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,Wir sind abhéngig von [Erd-]Gas. Wie unser Herz von Arterien versorgt wird,
so hangt unser modernes Leben an den Stromen der Energie. Wir wollen uns
befreien, wir meinen zwischen den Arterien wéhlen zu kdnnen, wir miissen uns
aber entscheiden. Unsere Wahl wird eine Entscheidung fiir ein Menschenleben
sein. Wenn wir eines Morgens wieder frieren, werden wir verstehen, dass wir
falsch entschieden haben. Gas hat einen Preis. Wir haben die Wahl zwischen

Verhangnissen.

Zitat aus dem Film Gas Monopoly von Martin Leidenfrost
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Kurzfassung

Die Européische Union hat sich im Rahmen ihrer Klima- und Energiepolitik dazu ver-
pflichtet, die Emission an Treibhausgasen zu reduzieren, den Anteil erneuerbarer Energien
zu erhohen und die Energieeffizienz zu verbessern. Eine der Mafinahmen zur Erreichung
eines hoheren Anteils erneuerbarer Energien stellt der vermehrte Einsatz von biogenen

Gasen dar.

In dieser Arbeit sollen die Eignung und die Leistungsfahigkeit des Verfahrens der Adsorp-
tion fiir die Aufbereitung biogener Gase aufgezeigt werden. Als Vertreter der biogenen

Gase werden hierbei Biogas und Synthesegas aus der Biomassevergasung herangezogen.

Der erste Teil der Arbeit beschéftigt sich mit der Anwendung eines Temperaturwech-
seladsorptionsverfahrens zur Methananreicherung von Biogas. Fiir die Abtrennung von
Kohlenstoffdioxid von Methan wurde in diesem Fall ein schwach basischer Anionenaus-
tauscher verwendet. Es zeigte sich, dass wiahrend der Verfahrensstufe der Adsorption
Kohlenstoffdioxid vollstdndig adsorbiert wird und hochreines Methan gewonnen werden
kann. In Hinsicht auf die Verfahrensstufe der Desorption, einem kritischen Faktor bei der
Realisierung eines kontinuierlichen Betriebes, erwies sich eine Kombination aus direkter

und indirekter Aufheizung des Adsorbens als effizienteste Variante.

Im zweiten Teil der Arbeit wird die Anwendung eines Druckwechseladsorptionsverfahrens
im Rahmen einer mehrstufigen Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff aus dem Syn-
thesegas einer Biomassevergasungsanlage erlautert. Im Rahmen dieser Prozesskette wurde
das Druckwechseladsorptionsverfahren als Reinigungsstufe zur Abtrennung von Kohlen-
stoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid aus einem bereits wasserstoffangereicherten Gas einge-
setzt. Der Reinheitsgrad des Gases war, aufgrund der Verwendung des gewonnenen Was-
serstoffes als Brennstoff einer PEM-Brennstoffzelle, mit einem Maximalwert von 10 ppm-v
Kohlenstoffmonoxid gegeben. Es zeigte sich, dass die Anforderungen an die Reinheit mit
einem Hochstwert von 5 ppm-v Kohlenstoffmonoxid im gereinigten Wasserstoff erfiillt wer-

den konnen.
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Abstract

The European Union has committed itself within its framework of climate and energy
policy to reduce greenhouse gas emissions, to increase the share of renewable energies and
to improve energy efficiency. In order to achieve an increase in the share of renewable

energies, one way is the usage of biogenous gases.

This thesis discusses the suitability and performance of adsorption processes for the treat-
ment and upgrading of biogenous gases, which are in this case biogas and synthesis gas

derived from biomass gasification.

The first part of the thesis deals with the application of a temperature swing adsorption
process for the enrichment of methane in biogas. For the separation of carbon dioxide
from methane a weak basic anion exchanger was used. The results revealed that during
the stage of adsorption, carbon dioxide is absorbed completely and highly pure methane
can be produced. Regarding the stage of desorption, which is a crucial factor in realizing
a continuous operation, a combination of direct and indirect heating of the adsorbent was

found to be the most efficient way.

In the second part of the thesis the application of a pressure swing adsorption process
within a multistage process chain for the production of hydrogen from synthesis gas from
biomass gasification is described. Among this process chain, the pressure swing adsorption
process was used as a cleaning stage for the separation of carbon monoxide and carbon
dioxide from a gas already enriched with hydrogen. A value of 10 ppm-v carbon monoxide
in purified hydrogen was given as maximum due to application of the hydrogen as fuel
gas for a PEM fuel cell. Results revealed that the requirements can be fully met with a

maximum of 5 ppm-v carbon monoxide in the purified hydrogen.
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1 Motivation und Einfiihrung

1.1 Rechtliche Rahmenbedingungen

In der Mitteilung der Européischen Kommission Fahrplan fiir erneuerbare Energien - Er-
neuerbare Energien im 21. Jahrhundert: Grofsere Nachhaltigkeit in der Zukunft [1] wurde
ein verbindliches Ziel von 20 % fiir den Anteil erneuerbarer Energietrager am Bruttoin-
landsverbrauch der Européischen Union bis 2020 als machbar und wiinschenswert erachtet.
In Hinblick auf Biokraftstoffe wurde ein Anteil von 10 % am Gesamtverbrauch von Benzin
und Diesel im Verkehrssektor vorgeschlagen.

In der 2008 veroffentlichten Klimastrategie 20 20 by 2020 - Europe “s climate change op-
portunity [2] wurden zwei Kernpunkte festgelegt. Zum einen wurde das Ziel eines 20 %igen
Anteils an erneuerbarer Energie, welches im Jahr 2020 erreicht werden sollte, nochmals
aufgegriffen und bekraftigt. Zum anderen sollte eine Reduktion der Treibhausgase um min-
destens 20 % gegentiber 1990 im Jahr 2020 erzielt werden. Dieser Prozentsatz wiirde auf
30 % im Falle anderweitig beschlossener internationaler Abkommen angehoben werden [3].
Besonderes Augenmerk wurde auch auf das Thema der Energieeffizienz gelegt. Hier sollte
durch Steigerung der Energieeffizienz eine Energieeinsparung von 20 % realisiert werden.

Mit der Richtlinie 2009/28/EG zur Forderung der Nutzung von Energie aus erneuerba-
ren Quellen und zur Anderung und anschliefenden Aufhebung der Richtlinien 2001/77/EG
und 2003/30/EG [4] erhielten die genannten Ziele in den Bereichen Reduktion der Treib-
hausgasemission, Steigerung des Anteils erneuerbarer Energien sowie Energieeinsparung
durch Energieeffizienz einen rechtlich bindenden Rahmen. In Artikel 3 wird ein Anteil
von mindestens 20 % an Energie aus erneuerbaren Quellen am Bruttoendenergieverbrauch
der Européischen Union bis zum Jahr 2020 festgeschrieben. Dieser Anteil wird auf alle
Mitgliedstaaten unter Berticksichtigung ihrer jeweiligen Ausgangslagen, spezifischen Gege-
benheiten und unterschiedlichen Bedingungen aufgeteilt. Fiir Osterreich resultiert hieraus
eine Mindestanforderung von 34 % an erneuerbarer Energie. Des Weiteren wird ein Anteil
von Energie aus erneuerbaren Quellen bei allen Verkehrstragern von mindestens 10 % des
Endenergieverbrauches im Verkehrssektor im Jahr 2020 vorgeschrieben. Dariiberhinaus
werden alle Mitgliedstaaten zur Unterstiitzung von Mafinahmen zur Steigerung der Ener-
gieeffizienz und zur Férderung von Energieeinsparung angehalten. Um die Uberpriifung
und Evaluierung der Mafinahmen der Mitgliedstaaten zu ermdglichen, werden in Artikel

4 alle Mitgliedstaaten dazu verpflichtet, Nationale Aktionspline (NAP) vorzulegen. Diese
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Plane sollen, unter anderem, die Gesamtziele fiir die Anteile von im Verkehrssektor, Elek-
trizitdtssektor und Warme- bzw. Kéltesektor verbrauchter erneuerbarer Energie im Jahr

2020 sowie die zur Zielerreichung geplanten Mafinahmenpakete beinhalten.

Osterreich hat, gemiaB der Richtlinie, einen solchen Plan an die Europiische Union
iibergeben. Dieser Nationale Aktionsplan 2010 fiir erneuerbare Energien fiir Osterreich
[5] wurde vom Osterreichischen Institut fiir Wirtschaftsforschung in Zusammenarbeit mit
Partnern aus Wirtschaft und Forschung im Auftrag des Bundesministeriums fiir Wirt-
schaft, Familie und Jugend ausgearbeitet.

Dieser NAP wurde von den Verbénden fiir erneuerbare Energien in Osterreich als zu we-
nig ambitioniert und nicht weitreichend genug eingestuft, da die tatsdchlichen Potentiale
an erneuerbarer Energie nicht auch nur anndhernd ausgeschopft wiirden. Laut dem, von
den Osterreichischen Verbédnden fiir erneuerbare Energien erstellten, Plan wére es moglich
und realisierbar, bis zum Jahr 2020 50 % des Energiebedarfs aus erneuerbaren Energiequel-
len zu decken [6]. Dies ist insofern entscheidend, da die Européaische Kommission befugt
ist, die Nationalen Aktionsplédne zu beurteilen und eventuell mit weiteren Empfehlungen
an die Mitgliedstaaten zu retournieren.

In Tabelle 1.1 ist zum Vergleich der in den beiden Nationalen Aktionsplénen ausge-
wiesene Gesamtbeitrag fiir den biogenen, gasférmigen Energietriger Biogas im Jahr 2020

sowie das Aufkommen an Biogas im Jahr 2010 angefiihrt.

Tabelle 1.1: Aufkommen vom Energietriager Biogas im Jahr 2010 sowie Vergleich der Werte
fiir Biogas in den Nationalen Aktionspldnen, nach [5, 6]

Sektor NAP WIFO und Partner NAP Verbénde fiir erneuerbare Energien
[PJ] [PJ]
2010 2020 2020
Elektrizitit 2,0 2,1 7,0
Wérme und Kélte 0,6 0,7 4,0
Verkehr 0,0 0,0 5,0

In Bezug auf den Verkehrssektor ist ergdnzend zu erwdhnen, dass auch ein anderer
gasformiger Energietréger aus erneuerbaren Quellen, ndmlich Wasserstoff, als Biotreibstoff
zum Erreichen des Gesamtzieles herangezogen werden kann. In dem vom Osterreichischen
Institut fiir Wirtschaftsforschung und Partnern ausgearbeiteten NAP wird der Beitrag von
Wasserstoff jedoch bis einschliefilich zum Jahr 2020 mit dem Wert null beziffert.

1.2 Gasformige Energietrager

Gasférmige Energietriger im Allgemeinen und darunter Methan in Form von Erdgas bzw.
dessen biogene Substitute im Besonderen weisen gegeniiber anderen fossilen Brennstoffen

einige Vorteile auf.
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Ein grofler Vorteil gasformiger Energietrdger besteht in der Einfachheit ihres Trans-
portes. Im Falle von Methan existiert bereits ein durch die Nutzbarmachung von Erdgas
historisch gewachsenes und mittlerweile grofiziigig ausgebautes Leitungsnetz, in welchem
Methan am Ort seiner Gewinnung, nach Unterziehung einer Reinigung, eingespeist und
bis zu den Verbrauchern geleitet und verteilt werden kann. Bei ldngeren Transportwegen
ist es moglich, Methan in Form von Liquefied Natural Gas (LNG) per Schiff iiber wei-
te Strecken zu transportieren. In Abbildung 1.1 ist das européische Erdgasnetz in seiner
derzeitigen Ausdehnung und den in Bau befindlichen bzw. geplanten Erweiterungen dar-
gestellt. Zudem sind in der Abbildung jene Héfen ersichtlich, in denen LNG verarbeitet
werden kann.

Ein weiterer Vorteil von Methan liegt in der sauberen und schadgasarmen Verbrennung,
bei der nur geringe Mengen an Schadgasen wie Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid,
Schwefeloxide, Stickoxide und Partikel freigesetzt werden. Methan besitzt ein deutlich
niedrigeres C/H-Verhéltnis als andere Brennstoffe (Kohlenwasserstoffe), sodass dement-
sprechend bei dessen Verbrennung die geringste Menge an Kohlenstoffdioxid entsteht.

Methan wird, nicht zuletzt aufgrund weiterer positiver Eigenschaften wie gute Dosier-
barkeit, leichte Nutzbarkeit und einfache Handhabung, fiir ein breites Spektrum an An-
wendungen herangezogen. Zu den vielfdltigen Anwendungsméglichkeiten zidhlen der Ein-
satz im Haushalt zu Koch-, Heiz- und Warmwasserbereitungszwecken sowie in Industrie
und Gewerbe fiir die Bereitstellung von Produktions- und Raumwérme, fir die Warm-
wasserbereitung aber auch zum Kiihlen und Klimatisieren. Methan dient im Rahmen der
Energieerzeugung als Brennstoff zur Strom- und Wéarmeproduktion und kann ebenso im
Sektor der Mobilitét in Form von Compressed Natural Gas (CNG) als Treibstoff verwendet
werden. Dariiberhinaus stellt Methan im Bereich der chemischen Industrie einen wichtigen
Rohstoff dar.

1.3 Ziel der Arbeit

In dieser Arbeit soll die Bedeutung des Verfahrens der Adsorption, unter Bedachtnahme
der rechtlich erforderlichen Steigerung des Aufkommens gasférmiger, biogener Energietré-
ger, als eine wichtige Stufe im Rahmen der Aufbereitung biogener Gase auf eine definierte
Qualitdt unterstrichen und das Potential dieses Verfahrens in Hinblick auf Trennleistung,

erzielbare Reinheiten und vielfaltige Anwendungsmoglichkeiten herausgearbeitet werden.

Als Vertreter der biogenen Gase wurden sowohl das durch biochemische Konversion
gewonnene Biogas als auch das durch thermochemische Konversion produzierte Synthese-
gas ausgewahlt, da die Herstellung dieser Gase dem Stand der Technik entspricht und im

groBtechnischen MaBstab und damit kommerziell verfiigbar ist [8, 9].
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Das Verfahren der Adsorption wird im Rahmen dieser Arbeit sowohl in seiner Auspré-
gung als Temperaturwechsel- als auch als Druckwechseladsorption in Hinsicht auf seine
Leistungsfahigkeit betrachtet. Im ersten Teil wird ein Verfahren zur Methananreicherung
von auf biochemischem Wege gewonnenem Biogas vorgestellt, das durch Temperaturwech-
seladsorption realisiert werden soll. Der zweite Teil beschéfigt sich mit der Gewinnung von
Wasserstoff aus dem auf thermochemischem Wege produziertem Synthesegas. Die Gewin-
nung von Wasserstoff erfolgt in einer mehrstufigen Prozesskette, wobei eine Stufe dieser

Prozesskette eine Druckwechseladsorption darstellt.
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Other pipelines Liquefied natural gas (LNG) receiving terminal
——  existing . in operation
— ——  under construction, projected or planned ﬁ under construction or projected

A natural gas fields

Abbildung 1.1: Ausdehnung des européischen Erdgasnetzes, [7]
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2 Grundlegendes iiber Gasqualitaten

In diesem Kapitel werden die Anforderungen an die Gasqualitét, die bei der Einspeisung
von Gasen in das Erdgasnetz zu erfiillen sind, sowohl fiir Osterreich als auch im européi-
schen Vergleich, erldutert. Im Anschluss werden diese Anforderungen an die Gasqualitdt
in Bezug auf ihre Sinnhaftigkeit und ihre Auswirkungen, auch vor dem Hintergrund des

steigenden Anteils biogener Gase, hinterfragt und kritisch diskutiert.

2.1 Anforderung an die Gasqualitat fiir die Einspeisung in das

Erdgasnetz in Osterreich

2.1.1 Exkurs in die Geschichte der Gsterreichischen Gasversorgung

Die Anfinge der Gasversorgung in Osterreich gehen auf die erste Hilfte des 19. Jahrhun-
derts zuriick, als in Wien die ersten Gaserzeugungsanlagen durch Johann Josef Prechtl
(1818), Georg Pfendler (1828) und Theodor Friedrich Hené (1840) errichtet wurden. Das
Gas aus diesen Anlagen wurde aus Steinkohle respektive aus Ol erzeugt und zu Beleuch-

tungszwecken eingesetzt.

Das erste stadtische Gaswerk auf Wiener Boden wurde in den Jahren 1896 bis 1899 in
Simmering errichtet und am 31.10.1899 feierlich in Betrieb genommen. Im Jahr 1911 folgte
die Inbetriebnahme des zweiten Gaswerkes in der Leopoldau, um den stetig steigenden Be-
darf an Gas decken zu kénnen. Das Anwendungsgebiet von Gas umfasste langer nicht mehr
nur die Beleuchtung, Gas hielt auch im Bereich der Haushaltsgerite, der Bereitung von
Warmwasser und der Heizung Einzug (in den Bereichen Beleuchtung und Haushaltsgeréte
wurde es spater allerdings von Elektrizitat verdringt).

In den Gaswerken erfolgte die Produktion von Stadtgas, einer Mischung von Gasen, die
durch Erhitzen von vorwiegend Steinkohle oder anderen Kohlen, seltener von Holz, unter
Luftabschluss erzeugt wurde. Eine durchschnittliche Zusammensetzung des Stadtgases,
welches in den Gaswerken produziert wurde, ist in Tabelle 2.1 wiedergegeben. Spéter (ab
1904) wurde dem Stadtgas auch Wassergas, ein Gas hergestellt durch die Vergasung von
Kohlenstoff, in der Regel Koks, mit Wasserdampf und bestehend aus Kohlenstoffmon-
oxid sowie Wasserstoff, beigemengt, um eine Erh6hung des Brennwertes des Stadtgases zu

erreichen.
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Tabelle 2.1: Zusammensetzung des in den Wiener Gaswerken produzierten Stadtgases, [10]

Komponente Konzentration
Wasserstoff 51 vol-%
Methan 21 vol-%
Stickstoff 15 vol-%
Kohlenstoffmonoxid 9 vol-%
Kohlenstoffdioxid minimal
hohere Kohlenwasserstoffe minimal
Sauerstoff minimal

Am 18.1.1943 erfolgte im Gaswerk Leopoldau zum ersten Mal die Beimengung von, im
Osterreichischen Zistersdorf geférderten, Erdgas zum Stadtgas. Der Anteil der Beimen-
gung von Erdgas war zundchst nur gering, erhohte sich im Laufe der Zeit aber zuneh-
mend. Gleichzeitig bedeutete dies auch den Riickgang und schlussendlich die Einstellung
der Produktion von Stadtgas. Letztlich wurde das Stadtgas durch das vergleichsweise bil-
lige und saubere Erdgas verdringt. Die Umstellung von Stadtgas auf Erdgas begann im
Jahr 1969, wurde 1978 vollendet und beinhaltete den Austausch der Gasgeréte in den
Haushalten und der Industrie. Langfristige Liefervertrige, die traditionell mit Russland
(Unterzeichnung des ersten langfristigen Liefervertrages am 1.6.1968) aber auch mit Nor-
wegen oder Deutschland abgeschlossen wurden, sicherten die Versorgung mit Erdgas, die
alleine mit den eher geringen 6sterreichischen Vorkommen nicht gedeckt hitte werden kon-
nen. [10, 11, 12]

Auch in der heutigen Zeit noch werden rund vier Fiinftel des Bedarfes an Erdgas mit
Importen gedeckt, nur rund ein Fiinftel stammt aus der Inlandsférderung. In Hinsicht auf
die Hauptlieferlinder ergab sich ebenfalls keine Anderung, Russland stellt nach wie vor

das wichtigste Lieferland dar, gefolgt von Norwegen [7].

2.1.2 Erdgas - Richtlinie OVGW G31

Aus dieser historischen Entwicklung der Gasversorgung heraus entstanden Richtlinien,
welche die Qualitdt von Gasen, die in das Erdgasnetz eingespeist werden diirfen, regle-
mentieren. Im konkreten Fall ist dies die Richtlinie OVGW G831 Erdgas in Osterreich —
Gasbeschaffenheit [13]. Durch die zunehmende Verdrangung des Stadtgases durch das Erd-
gas und die letztendlich komplette Umstellung und nunmehr alleinige Versorgung durch
Erdgas wurde diese Richtlinie an die Qualitat des (grofitenteils importierten) Erdgases an-
gepasst. Die Erstfassung der Richtlinie OVGW G31 trat 1977 in Kraft und wurde geschaf-
fen, um einen sicheren Transport innerhalb des Gasnetzes zu gewéahrleisten, die Funktion
des Verteilernetzes sicherzustellen und eine nachhaltige Schidigung des Leitungssystems

zu vermeiden. Seither wurden nur noch Adaptierungen der Richtlinie vorgenommen, um
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die Werte in der Richtlinie an die im Laufe der Zeit qualitativ hoherwertig werdende

Zusammensetzung des importierten Erdgases anzupassen.

2.1.3 Einspeisung von Biogas in das Erdgasnetz

Die gesetzlichen Rahmenbedingungen in Osterreich hinsichtlich der Einspeisung von Bio-
gas in das Erdgasnetz verlangen, dass Biogas den Qualititsanforderungen der OVGW-
Richtlinien G31 Erdgas in Osterreich - Gasbeschaffenheit und G33 regenerative Gase —
Biogas [14] entsprechen muss. Die Richtlinie G31, urspriinglich fiir Erdgas geschaffen,

wurde somit spéater um die Richtlinie G33 fiir Biogas erweitert.

In den folgenden Tabellen werden zunéchst die Anforderungen an einzuspeisende Gase
nach der OVGW-Richtlinie G31 dargestellt und danach um die zus#tzlichen Anforderungen
fiir die Einspeisung von Biogas gemifl OVGW-Richtlinie G33 ergénzt. Tabelle 2.2 enthélt
die geforderten brenntechnischen Kennwerte, wihrend Tabelle 2.3 einen Uberblick iiber
die hochstzulassigen Werte der Gasbegleitstoffe gibt. Tabelle 2.4 enthélt die zusétzlichen

Anforderungen, die an Biogas bei dessen Einspeisung ins Erdgasnetz gestellt werden.

Tabelle 2.2: Anforderungen an brenntechnische Kenndaten nach OVGW G31, [13]

Bezeichnung Einheit Wert
Oberer Wobbe-Index ) kWh/m? 13,3 - 15,7
M.J/m3 47,7 - 56,5
Brennwert kWh/m?3 10,7 - 12,8
M.J/m3 38,5 - 46,0
relative Dichte 0,55 - 0,65

D Oberer Wobbe-Index entspricht dem Quotienten aus
Brennwert und der Quadratwurzel der relativen Dichte, Re-
lative Dichte entspricht dem Verhéltnis der Dichte eines tro-
ckenen Gases zur Dichte der trockenen Luft unter gleichen
Zustandsbedingungen

Sollte der in Tabelle 2.4 genannte Methangehalt eingehalten werden, so kénnen die Min-
destwerte der brenntechnischen Kenndaten der OVGW-Richtlinie G31 erreicht werden. Bei
Abwesenheit von Wasserstoff oder anderen brennbaren Gasen muss zur Sicherstellung des
Brennwertes von 10,7 kWh/m3 der Methananteil mindestens 97 % betragen [14].

Beziiglich der Messhaufigkeit der Komponenten Methan, Schwefelwasserstoff und dem
Wassertaupunkt sieht die Richtlinie G33 eine kontinuierliche Messung vor, wobei aner-

kannte, genormte Messmethoden in der Richtlinie angefiihrt sind.

Von grofler Bedeutung ist, dass sich die oben genannten Anforderungen an die Gasqua-

litdt ausschlieflich auf den Einspeisepunkt des Gases in das Netz beziehen. Das bedeutet,
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Tabelle 2.3: Anforderungen an Gasbegleitstoffe nach OVGW G31, [13]

Bezeichnung Einheit Wert
Kohlenwasserstoffe Kondensationspunkt °C max. 0 beim Betriebsdruck
Wasser Kondensationspunkt (Taupunkt) °C max. -8 bei 40 bar
Sauerstoff mol-% <0,5
Kohlenstoffdioxid mol-% <20

Stickstoff mol-% <5

Wasserstoff mol-% <4
Gesamtschwefel mg S/m? in Storfillen kurzzeitig < 150

im Jahresmittel < 30
auf Dauer < 10

Mercaptanschwefel mg S/m?> <6
Schwefelwasserstoff mg/m? <5
Kohlenstoffoxidsulfid mg/m? <5
Halogenverbindungen mg/m? 0
Ammoniak technisch frei
Fest- und Fliissigbestandteile technisch frei

Andere Bestandteile, welche die Betriebssicherheit und den Bestand des
Netzes gefdhrden, diirfen nicht enthalten sein.

Tabelle 2.4: Zusitzliche Anforderungen an Biogas nach OVGW G33, [14]

Komponenten Einheit Wert
Methan mol-% > 96 D
Gesamtsilizium (Siloxane, Silane) mg/m? <10

D) Andere Methananteile sind ebenso zuléssig, wenn alle anderen Grenz-
werte der Tabelle 1 gemiafl OVGW-Richtlinie G31 eingehalten werden
und der Brennwert von mind. 10,7 kWh/m3 erreicht wird.

dass das gereinigte und aufbereitete Biogas bereits am Einspeisepunkt den beiden erwédhn-
ten Richtlinien zu geniigen hat. Fiir die Odorierung des Gases ist die OVGW-Richtlinie

G79 Gasodorierung anzuwenden.

2.2 Anforderung an die Gasqualitat fiir die Einspeisung in das

Erdgasnetz im europaischen Vergleich

Tabelle 2.5 fasst die Qualitdtsanforderungen zusammen, die Gase, beispielsweise Biogas,
in unterschiedlichen européischen Léndern aufweisen miissen, um in das Erdgasnetz ein-
gespeist werden zu diirfen.

Die Tabelle zeigt drei wesentliche Aspekte auf. Zum einen existieren in manchen Landern
zwei voneinander unabhéngige Gasnetze fiir L-Gas und H-Gas. H-Gas ist ein hochkalo-
risches Gas mit einem relativ hohen Methananteil, als L-Gas wird ein eher niederkalo-

risches Gas bezeichnet, dessen Methangehalt entsprechend geringer ist. Die beiden Gase
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Tabelle 2.5: Anforderungen an die Gasqualitit fiir die Einspeisung in das Erdgasnetz im
europaischen Vergleich, [15, 16, 13]

Bezeichnung Einheit Wert

Osterreich Frankreich Deutschland

L H L

Oberer Wobbeindex MJ/Nm®  47,7-56,5  42,48-46,8 48,24-56,52  37,8-46,8  46,1-56,5

Methan vol-% 87-98,5

Kohlenstoffdioxid vol-% <2V <2 <6

Wasserstoff vol-% <41 <6 <5

Schwefel mg/Nm?® < 309 <759 < 30
Schweiz Schweden  Niederlande

lim. unlim.

Oberer Wobbeindex M.J/Nm? 43,46-44,41

Methan vol-% > 50 > 96 95-99 > 80

Kohlenstoffdioxid vol-% <6 <52

Wasserstoff vol-% <5 <12

Schwefel mg/Nm? < 30 <23 < 45

D in mol-%,?) CO9+09+Ny, 3 im Jahresmittel

unterscheiden sich, begriindet durch ihre spezifische Zusammensetzung, in Heizwert und
Wobbe-Index.

Der zweite Aspekt betrifft den Umstand, ob Gas fiir die Einspeisung als Austausch-
gas oder als Zusatzgas vorgesehen ist und ob folglich die Einspeisemenge Limitierungen
unterworfen ist oder nicht. In der Schweiz beispielsweise, oder auch in Deutschland, darf
Austauschgas, das strengeren Qualitdtsanforderungen unterworfen ist, uneingeschrinkt in
das Erdgasnetz eingespeist werden. Bei Zusatzgas hingegen, an das in Hinsicht auf die
Gasqualitidt geringere Anforderungen gestellt werden, ist die Einspeisung mengenméfig
begrenzt.

Zum Dritten erweisen sich die Anforderungen an die Qualitidt von Gas fiir die Ein-
speisung in ein H-Gasnetz bzw. das Erdgasnetz fiir die in Tabelle 2.5 genannten Lénder
im Wesentlichen als sehr dhnlich. Die einzige Ausnahme bilden die Niederlande, deren
Qualitatsanforderungen deutlich von denen der anderen Lénder abweichen. Die Erklarung
dafiir ist in den groflen Erdgasvorkommen der Niederlande - in Groningen liegt das grofite
Erdgasfeld Europas - zu finden. Das in Groningen geférderte Erdgas ist, durch den cha-
rakteristisch geringen Gehalt an Methan und hohen Gehalt an Stickstoff, qualitativ nicht
sehr hochwertig. Die Anforderungen an die Gasqualitét, die bei der Einspeisung in das

Erdgasnetz zu erfiillen sind, wurden dennoch an die Qualitét dieses Erdgases angepasst.
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2.3 Diskussion der Gasqualitaten

Die Erdgasqualitéit als Referenz fiir die Einspeisung aller anderen Gase heranzuziehen, un-
geachtet deren charakteristischer Zusammensetzung, kann wohl nicht der Weisheit letzter
Schluss sein. Die Zulédssigkeit und Machbarkeit weniger strenger Qualitdten ist durch das
Beispiel Niederlande bereits bewiesen.

Dass in der heutigen Zeit Erdgas die Referenz fiir alle anderen einzuspeisenden Gase dar-
stellt und biogene Gase gezwungen sind damit in Konkurrenz zu treten, ist wohl als Zufall
in der Historie zu betrachten. Historisch gesehen war das erste Referenzgas das Stadtgas,
und hétten die Erdgasfunde nicht stattgefunden, so wire wohl vermutlich die Forschung
und Entwicklung im Bereich der Kohle- und Holzvergasung weiter vorangetrieben wor-
den und diese Gase wiirden heutzutage als Referenz dienen. Zudem wird Erdgas nicht die
letzte Referenz in der Geschichte sein, da mit hoher Wahrscheinlichkeit davon auszugehen
ist, dass erneuerbare Energietriger, darunter eben auch Biomasse, noch existieren werden
wenn der fossile Energietrager Erdgas schon ldngst der Vergangenheit angehort. Spéates-
tens dann wird es erneut zu einer Umstellung der Gasversorgung und zu einer Anderung
des Referenzgases kommen miissen, doch das ist noch Zukunftsmusik.

Die derzeitige Situation, in der biogene Gase gezwungen sind mit Erdgas zu konkurrie-
ren, ist als absurd zu bezeichnen und auf lange Sicht unhaltbar. Die beiden Gase weisen
charakteristisch grundverschiedene Zusammensetzungen auf. Durch die geltenden gesetz-
lichen Rahmenbedingungen, die vorsehen, dass biogene Gase einer aufwendigen Aufberei-
tung unterzogen werden miissen, um danach die Qualitdt von Erdgas aufzuweisen, werden
diese wirtschaftlich benachteiligt. Jeder Prozentpunkt, um den die Anforderungen an die
Gasqualitat fiir die Einspeisung biogener Gase gesenkt wird, wiirde unweigerlich der Stel-
lung der biogenen Gase zu Gute kommen und zu einer Verbesserung ihrer Wirtschaftlich-
keit (und auch ihrer Konkurrenzfihigkeit) fiihren. Diese Uberlegung wire auch vor dem
Hintergrund der bereits vereinbaren Ziele zur Erhohung des Anteils erneuerbarer Ener-
gien am Gesamtenergieaufkommen begriilenswert und als eine logische und konsequente
Mafinahme zur Erreichung dieses Zieles anzusehen.

Mit den eben angesprochenen Vereinbarungen und den Uberlegungen, die hinter diesen
Vereinbarungen stehen, einhergehend, wirft der exzessive Einsatz von Erdgas die Frage
nach dessen Gefdahrlichkeit und Konsequenzen auf. Bei der Nutzung der Atomkraft zur
Energieversorgung wurde, unter Bedachtnahme auf die Gefahr, die mit der Nutzung die-
ses Energietrigers verbunden ist (wie am verheerenden Beispiel von Japan kiirzlich zu
sehen war), in einigen Lindern der Ausstieg aus der Atomkraft beschlossen. Ahnliche
Uberlegungen sind auch bei der Nutzung von Erdgas bzw. von fossilen Energietrigern im
Allgemeinen angebracht, angesichts der vieldiskutieren Folgen, die aus der Verbrennung
von fossilen Energietriagern resultieren. Diese Folgen werden zwar erst auf lange Sicht wirk-

sam, dennoch steht das Bestehen dieser Folgen aufler Frage und die Konsequenzen, die sie
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mit sich bringen, sind nicht abschatzbar.

Um wieder zur Gegenwart zuriickzukommen sollte an dieser Stelle nochmals erwéahnt
werden, dass bereits Mafinahmen und Vereinbarungen zur Vorbeugung dieser Folgen aus
der Nutzung fossiler Energietrager getroffen wurden. Es wére allerdings begriilenswert,
wenn die Umsetzung dieser Mainahmen und Vereinbarungen mit deutlich mehr Ernsthaf-
tigkeit angegangen und verfolgt wiirde (die Schwere der Folgen wiirde dies gebieten).

In einem ersten Schritt wére ein Riickgang bei der Verwendung von Erdgas wiinschens-
wert. Dieser Riickgang kann dadurch erzielt werden, indem der Einsatz von Erdgas gezielt
und wohliiberlegt auf energieintensive Industriezweige, fiir die es derzeit keine addquaten
Alternativen in der Energieversorgung gibt, beschrinkt wird. Fiir die restlichen Bereiche,
die derzeit mit Erdgas abgedeckt werden, wie beispielsweise Raumwéarme oder Warmwas-
serbereitung, wiren dann erneuerbare Energien heranzuziehen. Diese Uberlegungen wiiren
auch mit den erwéhnten Vereinbarungen zur Reduktion des Ausstofles an Kohlenstoffdi-
oxid und der Erhéhung des Anteils erneuerbarer Energien konsistent. In weiterer Folge
wiirde die limitierte Nutzung von Erdgas, die vermutlich lokal beschrankt sein wiirde,
namlich bewirken, dass Erdgas die Stellung als Referenzgas fiir die Einspeisung in das
Erdgasnetz verliert und das Gasnetz zudem fiir die Verteilung biogener Gase (die vorher
lediglich einer teilweisen Aufbereitung, bestehend aus der Abtrennung von Kohlenstoft-
monoxid sowie der Trocknung und Entschwefelung um Korrosion im Netz zu verhindern,
unterzogen wurden) frei macht, auf die das Netz dann ausgerichtet werden konnte.

Dass biogene Gase auch ohne vollstédndige Aufbereitung auf Erdgasqualitit zu Zwecken
der Stromerzeugung, Raumwarme und Warmwasserbereitung herangezogen werden kon-
nen (im dezentralen Bereich iiber die Nutzung in einem BHKW), ist anhand von diversen
Beispielen von lokalen Mikrogasnetzen bereits erwiesen [17]. Auch im Verkehrssektor sind
gasbetriebene Fahrzeuge langst keine Neuheit mehr. Derzeit wird als Treibstoff fiir diese
Fahrzeuge zwar noch Erdgas oder Gas, das auf Erdgasqualitit aufbereitet wurde, ver-
wendet. Neuere Forschungen, deren Untersuchungsgegenstand die Verwendung von nur
teilaufbereitetem Biogas (80 % Methangehalt) in einem kommerziell verfiigharen, biva-
lent betreibbaren Ottomotor darstellt, bestétigen die problemlose Verwendbarkeit dieses
Treibstoffes [18].
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3 Adsorption

Adsorption bezeichnet die Anlagerung und Bindung von Komponenten aus fluiden, also
gasformigen und flissigen, Phasen an der Oberfliche eines pordsen, grenzflichenaktiven
Feststoffes [19, 20, 21]. Der umgekehrte Vorgang, die Freisetzung und Abgabe der gebun-

denen Komponenten an die fluide Phase, wird Desorption genannt [19, 21].

Die zu adsorbierende Komponente wird im noch in der fluiden Phase befindlichen und
frei beweglichen Zustand Adsorptiv, im gebundenen, adsorbiertem Zustand Adsorpt ge-
nannt. Der adsorbierende Feststoff wird als Adsorbens bezeichnet. Die Gesamtheit von
Adsorpt und Adsorbens ergibt das Adsorbat. In der folgenden Abbildung 3.1 werden die

Bezeichnungen nochmals graphisch veranschaulicht.

@/ Adsorptiv \@

.................................................................. Grenzfitm

Adsorpiion (exotherm) Desorption (endotherm)

Adsorbat

Adsorbens

Abbildung 3.1: Begriffe in der Adsorptionstechnik, [22]

Der Vorgang der Adsorption ldsst sich modellhaft durch eine Abfolge von fiinf Einzel-
schritten beschreiben (vgl. Abbildung 3.2) [23]:

1. Stofftransport durch die Grenzschicht um das umstromte Adsorbenskorn (konvekti-

ver Stoffiilbergang)

2. Stofftransport in den Poren des Korns (Gasdiffusion, Knudsen-Bewegung, aktivierte

Diffusion, Diffusion in der sorbierten Phase)

3. Adsorption, d.h. Bindung des Adsorptivs an den Adsorptionszentren verbunden mit
einer Freisetzung der Adsorptionswirme und einer hieraus resultierenden Tempera-

turerh6hung
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4. Warmetransport an die Oberflache des Korns (Wéarmeleitung)

5. Warmetransport durch die Grenzschicht an das Gas (Wérmeiibergang)

Abbildung 3.2: Modellhafte Darstellung des Adsorptionsvorganges, [23]

Bei der Adsorption handelt es sich um einen exothermen Vorgang, da die Beweglichkeit
der Molekiile bei der Adsorption eingeschrankt und somit die kinetische Energie der Mo-
lekiile vermindert wird. Konsequenterweise ist die Desorption endotherm, fiir die Freiset-

zung und Abgabe der adsorbierten Molekiile ist die Zufuhr von Energie notwendig. [20, 21]

Fiir die Adsorption, die eine Bindung von Molekiilen bedeutet, bedarf es gewisser Kréfte,
die von der Oberfliche des Adsorbens ausgehen und die Bindung der Molekiile bewirken
[19]. Abhéngig von der Art und Intensitit dieser Bindungskréfte wird zwischen Physisorp-
tion und Chemisorption unterschieden.

Das Charakteristikum der Physisorption ist die Bindung der Molekiile aus der fluiden
Phase an die Adsorbensoberfliche durch van-der-Waals-Kréifte und elektrostatische An-
ziehungskréfte. Diese schwachen intermolekularen Kréafte sind in ihrer Wirkung nicht sehr
spezifisch (auf bestimmte Molekiile ausgerichtet), jedoch sind sie aufgrund ihrer gerin-
gen Reichweite lokal beschréankt. Die auftretenden Krifte erméglichen sowohl Einschicht-
als auch Mehrschichtadsorption, wiewohl die Bindungskréfte mit zunehmender Schichtdi-
cke abnehmen. Die Adsorptionsenthalpie, ein Maf} fir die Stdrke der Bindung, liegt bei
der Physisorption oberhalb der Gréenordnung der Verdampfungsenthalpie des Adsorp-
tivs und wird mit <40kJ/mol Adsorpt [20] beziffert. Bei der Physisorption erfolgt, im
Unterschied zur Chemisorption, kein Elektroneniibergang und auch die Molekiilstruktur
wird durch die ausgeiibten Kréfte nicht veréndert. Somit ist diese Form der Adsorption
reversibel und die Regenerierung des Adsorbens moglich. [24, 22, 20]

Erfolgt die Bindung der Adsorptivmolekiile an die Adsorbensoberfliche durch Valenz-

kréfte, so liegt eine Chemisorption vor [20]. Diese Form der Adsorption geht mit einer
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chemischen Bindung, hervorgerufen durch einen Elektroneniibergang und einer damit ver-
bunden Anderung der Elektronenverteilung im adsorbierten Molekiil und dem adsorbie-
renden Feststoff, einher. Die Grolenordnung der Adsorptionsenthalpie bei der Chemisorp-
tion ist vergleichbar mit jener der Reaktionsenthalpie und betridgt etwa das Doppelte
bis Dreifache der Verdampfungsenthalpie des Adsorptivs (>80kJ/mol Adsorpt) [22, 20].
Aufgrund des erforderlichen Elektroneniibergangs ist bei der Chemisorption lediglich eine
Einschichtadsorption moglich, die Adsorption stellt hierbei bedingt durch den Elektronen-

tibergang allerdings einen irreversiblen Vorgang dar. [24]

3.1 Charakterisierung von Adsorbentien und Schiittungen

Die Beschreibung und Charakterisierung von Adsorbentien und Schiittungen kann durch
eine Vielzahl an Parametern und Kenngroflen erfolgen, wovon die wesentlichsten nachfol-

gend vorgestellt und erlautert werden.

3.1.1 PartikelgroBe und deren Verteilung

Bei der Verwendung von Partikeln oder Koérnern weisen diese zumeist unregelméafige Gro-
Ben und Formen auf. Die Analyse der Partikelgrofienverteilung liefert genauere Kenntnis
iiber den Bereich, innerhalb dessen sich die Gréfle der Partikel bewegt. Um einheitliche
Mafle zur Beschreibung der unregelméfligen Partikel zu erhalten, werden charakteristische
Grofen wie ein Aquivalentdurchmesser oder die effektive Korngroe herangezogen. Die ef-
fektive Korngrofle, beispielsweise, bezeichnet bei Siebverfahren jene theoretische Siebgrofie
(Maschenweite), die 10 % der Partikel, bezogen auf die Partikelgesamtmasse, passieren kon-
nen [25]. Das bedeutet, dass 10 % der Partikel bzw. Korner, bezogen auf ihre Gesamtmasse,
die gleiche oder eine kleinere Grofle aufweisen als die effektive Korngréfle angibt.

Die Partikelgrofie hat Einfluss auf sowohl den Stoffaustausch zwischen fluider und fester
Phase als auch auf den Druckverlust, der bei der Strémung durch eine Schiittung entsteht.
Dabei gilt, dass bei abnehmender Partikelgrofie der Stoffaustausch durch die kiirzer wer-
denden Diffusionswege begiinstigt wird. Umgekehrt verhélt es sich mit dem Druckverlust,

denn dieser nimmt bei abnehmender Partikelgrofie stetig zu [22].

3.1.2 Dichte

Zur Beschreibung von Partikeln und Schiittungen existieren unterschiedliche Dichteanga-
ben. Die wahre Dichte und die scheinbare Dichte zdhlen zu den partikelspezifischen Dich-
ten, wihrend die Schiittdichte und die Riitteldichte den schiittungsspezifischen Dichten
zugeordnet werden [22, 20].

Die wahre Dichte oder auch Feststoffdichte ist als Quotient aus Masse und Feststoffvo-

lumen des Adsorbenskorns definiert, wobei das Porenvolumen des Adsorbens nicht mit-
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eingerechnet wird. Bei der scheinbaren Dichte, auch Partikeldichte genannt, wird das Po-
renvolumen beriicksichtigt. Damit ergibt sich die scheinbare Dichte aus dem Quotienten
aus Masse und Gesamtvolumen des Adsorbenskorns, bestehend aus Feststoffvolumen und
Porenvolumen. Die Schiitt- und die Riitteldichte sind definiert als Quotient aus Masse
und Volumen der Adsorbensschiittung, das sich aus der Summe des Feststoffvolumens mit
dem Porenvolumen und dem Liickenvolumen zwischen den Adsorbenskérnern ergibt. Zur
Ermittlung der Schiittdichte einer Adsorbensschiittung werden Adsorbenskorner in ein
Gefaf eingeschiittet und die Schiittdichte berechnet. Wird die Adsorbensschiittung einer
Riittelung unterzogen, so ergibt sich eine insgesamt dichtere Schiittung (Riitteldichte).

m
Pwahr = 7: (31)
ms
n=——— 3.2
Pschein Vs + V;)ore ( )
m
Pschiitt,riittel = > (33)

‘/s + ‘/pore + Wﬁcke

3.1.3 Porositat

Auch bei der Porositiat wird zwischen partikel- und schiittungsspezifischen Porositédten
unterschieden [23, 22].
Die innere Porositit oder auch Kornporositit stellt den Anteil des Porenvolumens am

Gesamtvolumen des Adsorbenskorns dar.

V}oore Pschein
€horn = —t =] — Ean 3.4
o V; + ‘/pore Pwahr ( )
Die duflere Porositét, auch Liickengrad des Festbettes oder Schiittungsporositit genannt,
ist als Anteil des Liickenvolumens bzw. Zwischenkornvolumens der Schiittung definiert.

Viiicke —1_ Pschiitt (3 5)

€schiittung — =

V:s + Vznore + Wﬁcke Pschein

3.1.4 Innere Oberflache

Die duflere, sichtbare Oberfliche eines Adsorbenskorns stellt nur einen Bruchteil der Ober-
flache im Inneren des Korns dar. Die riesigen Ausmafle der inneren Oberfliche kommen
durch ein weit verzweigtes Porensystem zustande und sind insofern wichtig und notwen-
dig, als hier der Vorgang der Adsorption stattfindet. Fiir die Adsorptionsleistung kommen
allerdings auch noch andere Parameter zum Tragen. Zur Bestimmung der inneren Oberfla-
che stehen diverse Methoden zur Verfiigung. Zur genaueren Erlduterung dieser Methoden
sei an dieser Stelle auf Bathen und Breitbach [22] verwiesen. Die innere Oberflache wird

in der Einheit m?/g angegeben.
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3.1.5 Porenradienverteilung

Die Porenradienverteilung représentiert einen weiteren Parameter, der entscheidenden Ein-
fluss auf Adsorptionsverhalten und Adsorptionsleistung hat. Geméafl International Union of
Pure and Applied Chemistry (IUPAC) erfolgt die Einteilung der Poren nach ihren Durch-
messern in die drei verschiedenen Klassen Makroporen, Mesoporen und Mikroporen (vgl.
Tabelle 3.1).

Tabelle 3.1: Einteilung der Porenklassen nach ITUPAC, [26]
Porenklasse = Porendurchmesser

Makroporen > 50 nm
Mesoporen 2 - 50 nm
Mikroporen < 2nm

Im Rahmen des Vorganges der Adsorption dienen sowohl die Makro- als auch die Meso-
poren zum Transport des Adsorptivs im Adsorbenskorn, die Mikroporen hingegen stellen
Adsorptionskapazitit dar, da in den Mikroporen die Anlagerung des Adsorptivs stattfindet
[27].

3.1.6 Polaritat

Die Polaritdt der Oberfliche von Adsorbentien ist maflgeblich fiir deren Adsorptionsverhal-
ten verantwortlich. Besitzt ein Adsorbens polare Oberflicheneigenschaften, so adsorbiert
es bevorzugt polare Substanzen kann daher im Allgemeinen als hydrophil charakterisiert
werden. Im Gegensatz dazu bewirken unpolare Oberflicheneigenschaften eines Adsorbens

hydrophobes und organophiles Adsorptionsverhalten.

3.2 Technische Adsorbentien

Adsorbentien, die fiir den Einsatz in Adsorptionsprozessen in Frage kommen, kénnen in
drei Gruppen eingeteilt werden — in kohlenstoffhaltige, oxidische und polymere Adsor-
bentien [22]. Zu den kohlenstoffhaltigen Adsorbentien zéhlen Aktivkohle, Aktivkoks und
Kohlenstoffmolekularsiebe. Silicagel, Aktivtonerde und zeolithische Molekularsiebe (Zeo-
lithe) werden den oxidischen Adsorbentien zugeordnet. Zu den polymeren Adsorbentien
kénnen im weiteren Sinne auch Ionenaustauscher zugerechnet werden, da sie ebenfalls aus
Polymeren aufgebaut sind.

Jeder dieser drei Gruppen werden unterschiedliche Eigenschaften zugeordnet. Kohlen-
stoffhaltige Adsorbentien verhalten sich hydrophob und adsorbieren bevorzugt unpolare,
mit Wasser nicht mischbare organische Stoffe [28]. Oxidische Adsorbentien hingegen sind

anorganisch, besitzen polare Oberflicheneigenschaften und verhalten sich hydrophil [27].
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Bei polymeren Adsorbentien ldsst sich im Rahmen des Herstellungsprozesses die Polaritét

gezielt einstellen [22].
o Aktivkohle

Das Ausgangsmaterial fiir die Herstellung von Aktivkohle stellen kohlenstoffhaltige Ma-
terialien wie Torf-, Holz-, Braun- und Steinkohle sowie Nussschalen oder Lignite dar [19].
Um aus diesen Ausgangsmaterialien Aktivkohle zu erhalten, werden sie einer gezielten, de-
finierten Behandlung unterzogen, im Rahmen derer das Porensystem erzeugt und dadurch
die Aktivitat hergestellt wird. Bei diesen Behandlungen handelt es sich entweder um das
Verfahren der Gasaktivierung oder das Verfahren der chemischen Aktivierung. Im Rahmen
des Verfahrens der Gasaktivierung durchléduft das Ausgangsmaterial zunédchst eine Pyro-
lyse und danach erfolgt eine Teilvergasung bei 800 bis 1000 °C unter Wasserdampf- oder
Kohlenstoffdioxid-Atmosphére [19]. Im Rahmen des Verfahrens der chemischen Aktivie-
rung wird das Ausgangsmaterial zundchst mit einer dehydratisierend wirkenden Chemika-
lie wie beispielsweise Phosphorsdure gemischt, danach wird es unter Luftabschluss auf 300
bis 600 °C erhitzt. Die dehydratisierend wirkende Atmosphére bewirkt eine Entfernung
von Wasserstoff- und Sauerstoffatomen, gleichzeitig finden die Aktivierung und Karboni-
sierung der Materialien statt. Die letzten Schritte der chemischen Aktivierung bilden das

Kiihlen mit verdiinnter Phosphorsiaure, das Auswaschen und Abtrennen [22].

Die Ausdehnung der inneren Oberfliche von Aktivkohlen liegt typischerweise in der
Gréfenordnung von 800 bis 1200 m? /g [8]. Aktivkohlen weisen in der Regel eine trimodale
Porenradienverteilung auf, mit je einem Maximum im Makro-, Meso- und Mikroporenbe-
reich (vgl. Abbildung 3.3) [24].
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Abbildung 3.3: Porenradienverteilung von kohlenstoffhaltigen Adsorbentien, [29]

Um eine bevorzugte Adsorption bestimmter, gewiinschter Gase zu erreichen, gibt es
die Moglichkeit der Impragnierung bzw. Dotierung von Aktivkohlen. Die Impriagnierung
erfolgt nach der Herstellung der Aktivkohle am fertigen Produkt. Dabei werden an der
inneren Oberfliche der Aktivkohle Salze, haufig Kaliumiodid oder Kaliumcarbonat, ab-
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geschieden. Bei der Dotierung wird bereits den Ausgangsmaterialien der Aktivkohle das
Dotierungsmittel in Form von hochdispersem Pulver zugemischt und danach der gesamte
Herstellungsprozess durchlaufen. Bei der Impréagnierung wird, im Unterschied zur Dotie-
rung, als Folge der Art der Herstellung die innere Oberfliche der Aktivkohle durch die
Beschichtung reduziert. Bei der Dotierung hingegen bleibt die innere Oberflache, darunter
besonders die Mikroporen, in ihrer Ausdehnung vollstdndig erhalten. Mit der Impragnie-
rung bzw. Dotierung der Aktivkohlen wird eine chemische Bindung bestimmter Gase an
die Aktivkohle erreicht. [8]

Aktivkohlen besitzen im Wesentlichen unpolare Oberflicheneigenschaften und weisen
organophiles und hydrophobes Verhalten auf [24]. Da die Anwesenheit von Wasser die
Adsorptionskapazitit von Aktivkohlen fiir andere Gase nur unwesentlich verringert, sind

sie besonders fiir den Einsatz zur Reinigung feuchter Gase pradestiniert.
o Kohlenstoffmolekularsiebe

Kohlenstoffmolekularsiebe werden meist aus Anthrazit, einer Steinkohlenart, hergestellt
[27]. Im Unterschied zur Aktivkohle besitzen Kohlenstoffmolekularsiebe ein definiertes Mi-
kroporensystem mit einer engen, bimodalen Porenradienverteilung (vgl. Abbildung 3.3),

die Porendurchmesser liegen im Bereich von 0,4 bis 0,9 nm [24].

Der Herstellungsprozess gleicht dem der Gasaktivierung bei Aktivkohlen, jedoch er-
folgt vor der thermischen Behandlung eine Voroxidation des Ausgangsmaterials. Danach
wird das Material einer Pyrolyse und einer Teilvergasung unterzogen, wobei wiahrend der
Teilvergasung eine Feststoffstruktur mit definierten Mikroporen entsteht [19]. Eine ande-
re Moglichkeit zur Herstellung eines definierten Mikroporensystems stellt die Anlagerung
von Kohlenstoff, der aus dem Cracken von Kohlenwasserstoffen wie beispielsweise Methan
oder Benzol resultiert, dar. Die Anlagerung des Kohlenstoffs erfolgt bevorzugt an den Off-
nungen der Mikroporen, wodurch die Entstehung eines gleichméfiigen Mikroporensystems
erreicht wird [22].

Das Verhalten von Kohlenstoffmolekularsieben beziiglich Wasserdampf gleicht dem der
Aktivkohlen. Auch Kohlenstoffmolekularsiebe sind hydrophob und daher fiir den Einsatz
zur Behandlung feuchter Gase gut geeignet [19].

e Zeolithe

Zeolithe sind natiirlich vorkommende oder synthetisch hergestellte, kristalline, hydrati-
sierte Aluminosilicate. Sie weisen eine definierte Gitterstruktur auf, die charakteristischer-
weise austauschbare Alkali- bzw. Erdalkalikationen enthélt [22]. Die Abgabe des Kristall-

wassers ist moglich und bewirkt keine Anderung der Kristallstruktur. Anstelle des Wassers
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kann die Aufnahme anderer Verbindungen in das Gitter erfolgen [8].

Zeolithe sind aus (SiO4)*~-Tetraedern und (AlO4)®~-Tetraedern aufgebaut, die die pri-
méren Bausteine der Gitterstruktur bilden. Durch unterschiedliche Verkniipfung und Ver-
bindung der Tetraeder werden sekundéire Bausteine geformt. Dabei werden, um die ne-
gative Ladung der AlO4-Tetraeder auszugleichen, Calcium-, Natrium- oder Kaliumionen
eingebaut. Die Kombination von sekundéren Bausteinen ergibt Kubooktaeder oder Kéfige,
welche die tertidren Bausteine darstellen. Aus mehreren Kubooktaedern oder Kéfigen wer-
den schlussendlich Molekularsiebe unterschiedlichen Typs geformt, die gleichméflig grofie
Hohlrdume aufweisen und durch Fenster miteinander verbunden sind [19, 22]. Insgesamt
ist es moglich 38 verschiedene Typen an Zeolithen herzustellen, die gingigsten Typen sind
aber die Typen A, X und Y [24]. Schematische Darstellungen eines Kubooktaeders sowie
der Zeolithtypen A, X und Y sind in Abbildung 3.4 ersichtlich.

Abbildung 3.4: Schematische Darstellungen von einem Kubooktaeder (a), einem Kéfig ei-
nes Zeoliths vom Typ A (b) und vom Typ X und Y (c), [30]

Ein Austausch der eingebauten Metallionen erlaubt eine Modifizierung der Molekularsie-
be. Je nach Anforderung ist es moglich, die Fenster bzw. Zugangsporen entweder zu veren-
gen oder auszuweiten und so den Zeolithen fiir die jeweilige Anwendung mafizuschneidern.
Bei einem Zeolith des Typs A erhalten die Zugangsporen durch den Einbau von Natrium-
Ionen eine Ausdehnung von 0,42 nm. Werden die Natrium-Ionen durch Kalium-Ionen oder
Calcium-Ionen ausgetauscht, so bewirkt dies eine Verengung der Zugangsporen auf 0,3 nm

respektive eine Erweiterung der Zugangsporen auf 0,5 nm. [19]

Die Adsorptionseigenschaften von Zeolithen sind, je nach Anforderung, gezielt beein-
flussbar, da sie vom Verhéltnis Si/Al abhéngig sind. Bei Zeolithen mit hohem Alumini-
umanteil besitzt das Gitter polare Eigenschaften und der Zeolith weist hydrophiles Ver-
halten auf und adsorbiert bevorzugt polare Molekiile wie beispielsweise Wasser. Bei stei-
gendem Siliziumanteil werden die polaren Kréfte schwécher und der Zeolith verhélt sich
zunehmend hydrophob. Der Wechsel von hydrophilem zu hydrophobem Verhalten tritt ab
einem Si/Al-Verhéltnis von 8 bis 10 auf (das Si/Al-Verhaltnis kann nie geringer als 1 sein).
[24]
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¢ Polymere Adsorbentien

Polymere Adsorbentien werden synthetisch aus Polymeren hergestellt, sind porés (durch-
schnittliche Porengréfie von 1 bis 400 nm) und weisen eine grofle innere Oberfléche mit einer
Ausdehnung von bis zu 1400 m? /g auf [22].

Das Ausgangsmaterial fiir die Herstellung von polymeren Adsorbentien stellen iiber-
wiegend Styrol, Acrylsdureester oder Phenyl-Formaldehyd-Harze dar. Die Herstellung der
Adsorbentien erfolgt durch Suspensionspolymerisation eines Monomers (Styrol oder Acryl-
saureester) unter Einsatz von Vernetzungsmitteln. Als Vernetzungsmittel kommt zumeist

Divinylbenzol zur Anwendung. [22, 27]

Die Eigenschaften der polymeren Adsorbentien wie Porenstruktur, innere Oberfliche
und Polaritét sind durch Variation verschiedenster Parameter beim Herstellungsprozess
(Art und Konzentration der Monomere und Inertstoffe, Vernetzeranteil, Reaktionsbedin-

gungen, Nachvernetzung) gezielt einstellbar [22].

Geméf der Definition weisen polymere Adsorbentien im engeren Sinne, im Unterschied
zu lonenaustauschern, keine funktionellen Gruppen auf, weshalb ihr Adsorptionsvorgang

als reine Physisorption beschrieben werden kann [22].
 Jonenaustauscher [25]

Ionenaustauscher sind Materialien, meist Salze, Sduren oder Basen in fester Form, mit
denen geloste Ionen (Kationen oder Anionen) gegen andere Ionen dquivalenter Menge und
Ladung ersetzt werden kdnnen. Dabei findet die Bindung der auszutauschenden und so-
mit neu zu bindenden Ionen gleichzeitig mit der Freisetzung und Abgabe der gebundenen

Tonen statt.

Organische Ionenaustauscher sind im Wesentlichen aus einer Polymermatrix und funk-
tionellen Gruppen, die mit den Ionen wechselwirken, aufgebaut. Als Ausgangsmaterial fiir
die Polymermatrix dienen vorwiegend Styrol oder ein Acrylat. Durch die Polymerisierung
mit Divinylbenzol werden aus diesen Ausgangsmaterialien Polystyrol- respektive Poly-
acrylatmatrizen hergestellt. Neben diesen beiden gebrauchlichsten Matrizen werden auch

noch Polymermatrizen bestehend aus Phenol-Formaldehyd oder Polyalkylamin verwendet.

Entsprechend der elektrischen Ladung, die die an den Austauschvorgidngen beteiligten
Ionen aufweisen, erfolgt die Einteilung der Ionenaustauscher in Kationenaustauscher und
Anionenaustauscher. Diese kénnen ihrerseits nochmals unterteilt werden. So wird bei den

Kationenaustauschern in stark saure Kationenaustauscher mit Sulfongruppen und schwach
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saure Kationenaustauscher mit Carboxylgruppen unterschieden. Analog dazu werden die
Anionenaustauscher in stark basische Anionenaustauscher mit Ammoniumgruppen und

schwach basische Anionenaustauscher mit, meist tertidren, Amingruppen eingeteilt.

Im Hinblick auf die Verteilung der Porengréflen liegen die Porendurchmesser bei ma-
kroporosen Ionenaustauschern (Porositédt kiinstlich hergestellt) im Bereich von 100nm,
wahrend sie bei gelartigen Ionenaustauschern (natiirliche Porositdt) signifikant kleiner

sind und mit rund 1 nm angegeben werden.

3.3 Trenneffekte

Die Trennung von Gasgemischen kann bei der Adsorption durch drei Effekte erreicht
werden, den sterischen Effekt, den kinetischen Effekt und den Gleichgewichtseffekt [31].

o Sterischer Effekt

Der sterische Effekt kann als Siebeffekt beschrieben werden, denn er basiert darauf, dass
nur jene Molekiile in die Mikroporen diffundieren kénnen, deren Durchmesser kleiner als
der Mikroporendurchmesser ist. Die Voraussetzungen fiir die Trennung von Gasgemischen
durch den sterischen Effekt sind somit einerseits unterschiedliche Molekiildurchmesser der
zu trennenden Komponenten und andererseits ein Adsorbens, dessen Mikroporendurch-
messer zwischen den Molekiildurchmessern der zu trennenden Komponenten liegt. Aus
diesen Voraussetzungen wird deutlich, dass die Trennung durch den sterischen Effekt ho-
he Anspriiche an die Adsorbentien stellt, denn um die Voraussetzungen zu erfiillen muss
das Adsorbens iiber eine gleichméfige und sehr enge Grélenverteilung seiner Mikroporen
verfiigen. Diese Anspriiche werden lediglich von Zeolithen und teilsweise auch von Koh-
lenstoffmolekularsieben erfiillt, wobei letztere im Vergleich zu Zeolithen eine relativ breite
Porenradienverteilung aufweisen und daher Zeolithe fiir die Trennung durch den sterischen

Effekt besser geeignet sind.
o Kinetischer Effekt

Der kinetische Effekt beruht auf unterschiedlichen Diffusionsgeschwindigkeiten unter-
schiedlicher Molekiile. So erfolgt die Diffusion von Komponenten in die Mikroporen des
Adsorbens umso schneller, je beweglicher die Molekiile sind und je gréfler ihre Diffusi-
onsgeschwindigkeit ist. Aufgrund der schnelleren Diffusion werden diese Molekiile zuerst
adsorbiert und das Adsorbens mit dieser schneller diffundierenden Komponente beladen.
Die Diffusionsgeschwindigkeit ist abhéngig von der Form und GréBe der Molekiile [19],
beispielsweise herrscht eine indirekte Proportionalitéit zwischen Diffusionsgeschwindigkeit
und Molekiilquerschnitt [22]. Fiir die Trennung durch den kinetischen Effekt weisen eben-
falls Zeolithe und Kohlenstoffmolekularsiebe die beste Eignung auf [24].
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Der sogenannte sterisch-kinetische Effekt kommt zum Tragen, wenn die Durchmesser
der Mikroporen und der zu adsorbierenden Molekiile annédhrend dieselbe Grofie aufweisen.
In diesem Fall kann die Komponente, deren Molekiildurchmesser dem Mikroporendurch-
messer gleicht, um ein Vielfaches langsamer in die Mikroporen diffundieren und dort ad-
sorbieren als eine Komponente, die iiber einen geringfiigig kleineren Molekiildurchmesser

verfiigt.
o Gleichgewichtseffekt

Bei dem Gleichgewichtseffekt wird die Trennung eines Gasgemisches dadurch erreicht,
dass eine Komponente wesentlich stirker adsorbiert wird als eine andere Komponente.
Die Adsorptionsisothermen der einzelnen Komponenten geben Aufschluss dariiber, welche
Komponente wie stark und in welchem Ausmafl adsorbiert. Das Ausmafl der Adsorpti-
on wird mafgeblich von der Wechselwirkung der Komponenten mit dem Adsorbens be-
stimmt, welche wiederum teilweise vom Dampfdruckverhalten abhéngig ist (schwerfliich-
tige Komponenten mit niedrigem Dampfdruck werden bevorzugt adsorbiert im Gegensatz
zu leichtfliichtigen Komponenten mit hherem Dampfdruck [19]). Die Trennung durch den
Gleichgewichtseffekt ist dann giinstig, wenn die Adsorptionsisothermen der zu trennenden

Komponenten deutlich auseinanderliegen.

3.4 Gleichgewicht der Adsorption, Adsorptionsisotherme und
Adsorptionsenthalpie

Adsorptionsgleichgewichte lassen sich graphisch in Form von Adsorptionsisobaren, Adsorp-
tionsisothermen oder Adsorptionsisosteren darstellen, wobei die Adsorptionsisotherme die
gebrauchlichste Form ist. Adsorptionsisothermen veranschaulichen die Abhéngigkeit der
Gleichgewichtsbeladung einer Komponente von der Konzentration dieser Komponente in
der fluiden Phase oder dem Partialdruck dieser Komponente bei einer definierten, kon-

stanten Temperatur.

Die Berechnung der (Gleichgewichts-)Beladung einer Komponente an einem Adsorbens
aus experimentell ermittelten bzw. gemessenen Werten erfolgt durch Division der Masse
des auf dem Adsorbens angelagerten Adsorptivs durch die Masse des unbeladenen Adsor-
bens [27].

mg

X, = (3.6)

M Adsorbens
Fiir die mathematische Beschreibung der Einkomponenten-Adsorptionsisotherme stehen
mehrere Isothermengleichungen zur Verfiigung. Nachfolgend werden die Isothermenglei-

chungen nach Freundlich, Langmuir sowie Brunauer, Emmet und Teller diskutiert.
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3.4.1 Gleichung nach Freundlich
Die Isothermengleichung nach Freundlich [32] stellt einen empirischen Ansatz dar.

1
q=px*cr (3.7)
Die Koeffizienten 5 und p sind temperaturabhéingige Konstanten. Es wird eine loga-
rithmische Abhéngigkeit der Adsorptionsenthalpie von der Beladung bei dieser Gleichung

angenommen [22].

3.4.2 Gleichung nach Langmuir

Die Isothermengleichung nach Langmuir [33] wurde aus thermodynamischen Uberlegungen
hergeleitet und setzt folgende Annahmen voraus: eine monomolekulare Bedeckung der Ad-
sorbensoberfliche, eine homogene Adsorbensoberfliche (gleichwertige Adsorptionszentren
die die Adsorbensoberfliche gleichméfig bedecken) und eine konstante Adsorptionsenthal-
pie [19].

q bxp

Im Y P (3.8)

In dieser Gleichung stellen q die reale Beladung durch die adsorbierten Molekiile einer

Komponente, qy, die theoretisch erreichbare, maximal mogliche, monomolekulare Bela-
dung, b die Gleichgewichtskonstante und p den Partialdruck der Komponente in der flui-
den Phase dar.

Fiir die Berechnung der Temperaturabhéngigkeit der Gleichgewichtskonstante kann die
van 't Hoff “sche Reaktionsisobare herangezogen werden.

—AH

b=byxe R (3.9)

3.4.3 Gleichung nach Brunauer, Emmet und Teller

Die Isothermengleichung nach Brunauer, Emmet und Teller (BET) [34] stellt eine Erwei-
terung der Isothermengleichung nach Langmuir dar und ermdéglicht die Beschreibung von
multimolekularer Bedeckung. Dabei wird vorausgesetzt, dass in der ersten Schicht (mono-
molekulare Bedeckung) die gesamte Adsorptionsenthalpie, die sich aus Verdampfungs- und
Bindungsenthalpie zusammensetzt, freigesetzt wird. Fiir alle weiteren Schichten ergeht die
Annahme, dass lediglich eine Kondensation erfolgt und somit nur die Verdampfungsent-

halpie freigesetzt wird [22].

bx L
4= Paat - (3.10)
Gm  (1— 2y (1— £ + b2

Psat Psat Psat
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Hierbei bezeichnet pgatt den Sattigungsdampfdruck des fliisssigen Adsorpts bei der zuge-
horigen Temperatur.

Bei monomolekularer Bedeckung geht die BET-Gleichung in Langmuir-Gleichung iiber.
Gute Ubereinstimmung mit experimentellen Werten wird bei niedrigen Driicken D/ Dsatt
im Bereich zwischen 0,05 und 0,35 erzielt [24].

3.4.4 Dual-Site-Langmuir-Isotherme

Die Dual-Site-Langmuir-Isotherme beruht auf der Langmuir-Isotherme. Im Unterschied
zur Langmuir-Isotherme, die von gleichwertigen Adsorptionszentren ausgeht, geht die
Dual-Site-Langmuir-Isotherme von zwei unterschiedlichen Arten von Adsorptionszentren
aus, wodurch die Beriicksichtigung von Faktoren wie beispielsweise Inhomogenitidten der

Adsorbensoberfliche oder mulitmolekulare Adsorption erfolgt [35, 36].

(3.11)

3.4.5 Klassifikation der Adsorptionsisothermen

Adsorptionsisothermen kénnen geméfl [UPAC-Klassifizierung sechs Isothermenformen zu-
geordnet werden (siche Abbildung 3.5).
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Abbildung 3.5: Klassifizierung der Adsorptionsisothermen geméafl ITUPAC, [37]

Der Isothermentyp I wird durch das Erreichen eines maximalen Beladungswertes cha-
rakterisiert und kann durch die Langmuir-Gleichung beschrieben werden. Dieser Typ wird
zumeist bei mikroporésen Feststoffen gemessen. Isothermentyp II beschreibt eine mehr-
schichtige Adsorption. Hierbei zeigt Punkt B an, dass die monomolekulare Bedeckung voll-

standig ist und die multimolekulare Bedeckung beginnt. Dieser Typ entspricht dem Verlauf
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der BET-Isotherme und wird héufig fiir nicht-porése oder makroporése Adsorbentien er-
mittelt. Isothermen, die dem Typ III entsprechen, kommen nicht sehr haufig vor, fiir eine
Beschreibung dieses Isothermentyps kann die Freundlich-Gleichung herangezogen werden.
Gleich wie Isothermentyp II kann auch Isothermentyp IV durch die BET-Gleichung be-
schrieben werden. Dieser Typ wird bei vielen industriell verwendeten Feststoffen gefunden.
Das Charakteristikum dieses Typs stellt die Hystereseschleife dar, die durch eine Kapil-
larkondensation zustande kommt. Isothermentyp V weist ebenfalls eine Hystereseschleife
auf, ist allerdings sehr selten. Der stufenartige Verlauf des Isothermentyps VI beschreibt
die schrittweise multimolekulare Adsorption an einem gleichméfiigen, nicht-porésen Ad-

sorbens, wobei jede Stufe eine adsorbierte Schicht darstellt.

3.4.6 Adsorptionsenthalpie

Die Adsorptionsenthalpie stellt neben den Isothermen einen weiteren wesentlichen Para-
meter fiir die Beschreibung und das bessere Verstindnis von Adsorptionsprozessen dar.
Die Ermittlung der sogenannten isosterischen Adsorptionsenthalpie hags kann aus den
Adsorptionsisothermen heraus erfolgen (vgl. Abbildung 3.6). Dazu wird die Adsorptionsi-
sotherme durch Auftragen des logarithmierten relativen Dampfdruckes ® (dem Verhéltnis
von Dampfdruck zu Séttigungsdampfdruck) iiber den Kehrwert der absoluten Temperatur
in eine Isostere umgeformt. Das Resultat sind Geraden mit konstanter Beladung, aus deren
Geradensteigung der Wert -hags entnommen werden kann. Die Darstellung der auf diese
Weise bestimmten Werte der Adsorptionsenthalpie in Abhéngigkeit der Beladung veran-
schaulicht den charakteristischen Verlauf dieser Kurve mit maximalen Enthalpiewerten im
Bereich der monomolekularen Bedeckung und den stetig abnehmenden Enthalpiewerten

mit zunehmender Beladung.
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Abbildung 3.6: Ermittlung der Adsorptionsenthalpie aus Adsorptionsisothermen, [19]
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Mathematisch wird die isosterische Adsorptionsenthalpie wie folgt definiert [19].

o(inP), _ haas
6(1/T> g=const R

(3.12)

3.5 Kinetik der Adsorption

Wie bereits am Anfang dieses Kapitels dargestellt, besteht die Adsorption aus mehreren
Einzelschritten, die zusammen den Adsorptionsvorgang ergeben. Diese Einzelschritte sind
grofitenteils Transportvorgidnge, die sowohl in Form eines Stofftransportes in die Poren
des Adsorbens hinein als auch in die umgekehrte Richtung in Form eines Wérmetrans-
portes aus den Adsorbensporen heraus stattfinden. Am Stofftransport sind die Mechanis-
men des Stoffiiberganges der Adsorptivmolekiile durch die Grenzschicht des Adsorbens
einerseits und diverse Diffusionsprozesse (freie Gasdiffusion, Knudsen-Diffusion, Hagen-
Poiseuille-Stromung, Oberflichendiffusion, Mikroporendiffusion) zum weiteren Transport
der Adsorptivmolekiile in die Poren des Adsorbens andererseits beteiligt. Einen weiteren
Einzelschritt im Rahmen des gesamten Adsorptionsvorganges stellt die Adsorption, also
die Anlagerung des Adsorptivmolekiils an die Adsorbensoberfliche, dar. Die Kinetik des
Adsorptionsvorganges ist von der Geschwindigkeit der einzelnen Schritte abhingig und
wird somit entweder durch die Adsorption selbst, den Stoffilbergang oder die Porendiffu-

sion bestimmt [21].

Fir die mathematische Darstellung der Adsorptionskinetik stehen zwei Modelle zur
Verfiigung. Beim heterogenen Modell wird der Transportprozess als Kombination der ge-
nannten Mechanismen und Vorgénge betrachtet, wobei die Beschreibung der Mechanismen
und Vorgénge einzeln (durch die fiir jeden Mechanismus/Vorgang vorhandenen Gleichung-
en) erfolgt. Beim homogenen Modell hingegen wird der Transportprozess als ein globaler
Prozess verstanden, der durch den sogenannten Linear-Driving-Force-Ansatz beschrieben
werden kann. Hierbei werden der Stofftransport (Stoffiilbergang und Diffusionsprozesse)
und die Adsorption mit einer Gleichung abgedeckt. Fiir die praktische Anwendung ist das
homogene Modell zu bevorzugen, da in der Regel weder Kinetik noch die daran beteiligten,

dominierenden Mechanismen fiir das vorliegende Stoffsystem bekannt sind. [22]

3.6 Dynamik der Adsorption und Beladungsverlauf

Die Kombination aus Gleichgewicht und Kinetik der Adsorption ergibt die Dynamik des
Adsorptionsprozesses. Die Durchbruchskurve stellt die sichtbare Form der Dynamik dar

und veranschaulicht den zeitlichen Verlauf der Adsorptive am Austritt des Adsorbers.

Die Form der Durchbruchskurve wird nicht nur durch Adsorptionsgleichgewicht und
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Adsorptionskinetik bestimmt. Neben diesen beiden Faktoren spielt auch die Stromung der
fluiden Phase durch die Adsorbensschiittung (meist wird ein Festbett verwendet) eine ent-
scheidende Rolle. Im Idealfall bewegt sich die Konzentrationsfront ohne Stérung durch die
Schiittung, sodass bei Eintritt der Sattigung des Adsorbens ein sprunghafter Anstieg der
Adsorptivkonzentration am Austritt des Adsorbers von null auf die Eingangskonzentration
erfolgt. Real bildet sich, bedingt durch die Strémung durch die Schiittung und die Trans-
portvorgdnge in den Adsorbensporen eine Stoffiibergangszone, auch Massentransferzone

genannt, aus (siche Abbildung 3.7).
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Abbildung 3.7: Schematische Darstellung der Stoffiibergangszone und der Durchbruchs-
kurve eines durchstromten Festbettadsorbers, [21]

Der Adsorptionsvorgang findet nur in dieser Stoffiibergangszone statt, weshalb innerhalb
dieser Zone die Adsorptivkonzentration von der Eingangskonzentration auf null absinkt
und umgekehrt dazu die Beladung des Adsorbens von null auf den Gleichgewichtswert
ansteigt. Die Stoffiibergangszone durchwandert das Adsorbensbett in Strémungsrichtung.
Auf dem Weg durch das Bett dndert sie aber ihre Form und damit verédndert sich auch die
Form der Durchbruchskurve. Wesentlichen Einfluss auf die Formadnderung der Stoffiiber-
gangszone (schmaéler oder breiter) und somit der Durchbruchskurve (steiler oder flacher)
haben Faktoren wie die Isothermenform (Isothermensteigung), Kinetik (Transportwider-
stande), Dispersion und Prozessfithrung [22]. Um das Adsorbensbett gut ausniitzen zu
koénnen, sollte die Stoffiibergangszone schmal ausgepriagt sein und die Durchbruchskurve

einen steilen Verlauf aufweisen [27].
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3.7 Desorption und Regenerierungsverfahren

Desorption bezeichnet die Losung eines Adsorpts aus seiner Bindung an ein Adsorbens
sowie dessen Freisetzung und Abgabe an die fluide Phase. So erfolgt simultan mit der
Desorption durch die Lésung, Freisetzung und Abgabe der vormals gebundenen Kompo-

nenten die Regenerierung von beladenen, gesattigten Adsorbentien.

Der Vorgang der Desorption basiert auf dem Prinzip von Le Chatelier-Braun [22]. Durch
Ausiiben eines Zwanges bzw. einer Stérung durch Anderung der dueren Bedingungen auf
ein im Gleichgewicht befindliches System, reagiert das System dem Zwang ausweichend auf
eine Weise, die die Wirkung dieser Storung moglichst gering hélt [38]. Auf den konkreten
Fall der Desorption angewendet bedeutet dies, dass durch Austiben eines dufieren Zwanges
das thermodynamische Gleichgewicht zwischen Beladung des Adsorbens und Konzentra-
tion des Adsorptivs in der fluiden Phase in eine gewiinschte Richtung verschoben werden
kann. Unter Bedachtnahme darauf, dass die Adsorption bevorzugt bei niedrigen Tempe-
raturen, hohen (System-)Driicken und hohen Partialdriicken des Adsorptivs in der fluiden
Phase ablduft, stehen fiir die Desorption drei prinzipielle Méglichkeiten zur Verfiigung,
nimlich Erhéhung der Temperatur, Verringerung des Druckes oder Anderung der Zusam-
mensetzung (Adsorptivkonzentration) der fluiden Phase. Entsprechend diesen prinzipiellen

Moglichkeiten existieren drei Varianten von Desorptionsverfahren:

o Temperaturwechsel-Desorption durch Erhéhung der Temperatur (Temperaturwech-

seladsorption, engl. Temperature Swing Adsorption, kurz TSA)

o Druckwechsel-Desorption durch Verringerung des (System-)Druckes (Druckwechsel-

adsorption, engl. Pressure Swing Adsorption, kurz PSA)

« Konzentrationswechsel-Desorption durch Anderung der Zusammensetzung der flui-
den Phase (Verringerung des Adsorptivpartialdruckes in der fluiden Phase) (Kon-

zentrationswechseladsorption, engl. Composition Swing Adsorption, kurz CSA)

In Abbildung 3.8 werden die Prinzipien der genannten Desorptionsverfahren graphisch

dargestellt.

3.7.1 Temperaturwechselverfahren

Die Desorption mittels Temperaturwechselverfahren beruht, wie auch aus Abbildung 3.8
ersichtlich, auf einer Erhohung der Temperatur des Adsorbensbettes und damit einherge-
hend einer Verringerung der Beladung. Die Temperaturerh6hung verursacht bildlich ge-
sprochen einen Sprung auf eine andere Isotherme, deren Beladungsgleichgewicht bei nied-

rigeren Werten liegt. Die Menge der desorbierten Komponenten entspricht der Differenz
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Beladung X

Partialdruck p

Abbildung 3.8: Schematische Darstellung des Temperaturwechsel-, Druckwechsel- und
Konzentrationswechselverfahrens

der Beladungen zwischen niedriger Adsorptions- und hoher Regenerierungstemperatur.

Die Erwidrmung der Adsorbensbettes und auch die Aufbringung der Energie fiir die
endotherme Desorption (Adsorptionsenthalpie) bediirfen thermischer Energie, deren Zu-
fuhr auf unterschiedliche Weise realisiert werden kann. Abhéngig von der Art der War-
meiibertragung auf das Adsorbensbett wird zwischen direkter und indirekter Erwarmung
unterschieden. Das Spiilen des Adsorbensbettes mit Heifigas stellt die haufigste Form der
direkten Erwdrmung dar [24]. Als Spiilmedien kommen dabei zumeist Wasserdampf, Luft,
Stickstoff oder selten auch Helium zum Einsatz [22]. Nachteilig an dieser Form der Regene-
rierung gestaltet sich die meist geringe spezifische Warmekapagzitéit der Spiilgase, was die
Aufwendung grofler Mengen an Spiilgas zur Deckung des Energiebedarfes der Desorption
notwendig macht. Zudem fallen die desorbierten Komponenten in verdiinnter Form an. Die
indirekte Erwdrmung erfolgt durch Warmeaustauscher, die entweder als Wandheizflachen
auffen um das Adsorbensbett oder als Heizelemente im Inneren der Adsorbensschiittung
ausgefiihrt sind. Den Nachteil dieser Form der Regenerierung stellen die Warmeleitungsei-
genschaften der Adsorbentien dar. Die Warmeiibertragung im Adsorbensbett erfolgt {iber
die Warmeleitung, die allerdings aufgrund der schlechten Warmeleitungseigenschaften der
meisten Adsorbentien (diese entsprechen denen von Dammstoffen) erschwert wird [22]. Mit
dem Einbau von Heizelementen wird dieses Problem umgangen, jedoch kann es hiermit zu

anderen Problemen wie beispielsweise lokaler Uberhitzung kommen. Als weitere Moglich-
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keiten der Zufuhr thermischer Energie werden die Erwdrmung des Adsorbensbettes durch

elektrischen Strom oder Mikrowellen genannt [39].

Das Erwiarmen des Adsorbens fithrt zu einer Verschiebung des Beladungsgleichgewich-
tes hin zu niedrigeren Werten. Die desorbierten Komponenten werden zunéchst durch die
thermische Expansion, die durch Desorption der gebundenen Komponenten hervorgeru-
fen wird, aus dem Adsorber ausgetragen [40]. Bei Geringer werden des Desorbatstromes
kann optional eine Ausspiilung der desorbierten Komponenten durchgefiihrt werden. Nach
Beendigung der Desorption befindet sich das Adsorbensbett noch auf hoherem Tempera-
turniveau, fiir die Adsorption ist allerdings eine Abkiihlung auf Adsorptionstemperatur
erforderlich [19]. Die Abkiihlung kann beispielsweise mittels Durchstromen der Warmeaus-
tauscher mit kaltem Wasser erfolgen [41]. Die fiir die Regenerierung des Adsorbensbettes
notwendigen Vorgénge des Erwéirmens und Abkiihlens lassen darauf schlieflen, dass ein ein-
zelner Zyklus, Adsorption und Regenerierung umfassend, einige Zeit in Anspruch nimmt

und das Temperaturwechselverfahren aus diesem Grund fiir schnelle Zyklen ungeeignet ist.

Das Temperaturwechselverfahren findet bevorzugt Anwendung bei Komponenten, bei
denen eine starke Bindung zum Adsorbens vorliegt und bei Systemen, bei denen meh-
rere Komponenten mit unterschiedlicher Bindungsstérke adsorbiert wurden [24]. Weiters
erweist sich der Einsatz des Temperaturwechselverfahrens als vorteilhaft, wenn Wérme

kostengiinstig zur Verfiigung steht.

Generelle Vorteile des Temperaturwechselverfahrens sind die hohe erzielbare Konzentra-
tion des Desorbates und die Moglichkeit der Desorption stark gebundener Komponenten.
Nachteile dieses Regenerierungsverfahrens liegen im groflen Energiebedarf, der starken
Beanspruchung der Adsorbentien durch die thermischen Schwankungen und im hohen

Zeitbedarf fiir Erwdrmung und Abkiihlung.

3.7.2 Druckwechselverfahren

Die Grundlage der Desorption mittels Druckwechselverfahren stellt, wie auch in Abbildung
3.8 veranschaulicht, eine Absenkung des (System-)Druckes dar, womit proportional auch
eine Verringerung des Adsorptivpartialdruckes stattfindet. Dies bewirkt eine Reduktion der
Aufnahmefihigkeit des Adsorbens fiir das Adsorptiv (Adsorpt) durch eine Verschiebung
des Beladungsgleichgewichtes hin zu niedrigeren Werten. Idealerweise erfolgt die Druckab-
senkung isotherm, sodass die Beladung geméf einer Adsorptionsisotherme reduziert wird.
Die der Beladungsdifferenz zwischen dem héheren Druckniveau bei der Adsorption und
dem verringerten Druckniveau bei der Desorption entsprechende Adsorptmenge wird ab-

gegeben.
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Die Verdichtung des Feedgases auf Adsorptionsdruck einerseits und die Desorption an-
dererseits erfordern die Zufuhr von Energie. Diese wird in Form von mechanischer Energie
fiir die Kompressoren bzw. Entspannung des Gases eingebracht. Da mechanische Energie
im Allgemeinen wertvoller und auch teurer als Wérme ist, wurden komplexe Prozessfiih-
rungen, die zur Minimierung des Energieverbrauches und zur Optimierung des Prozesses
beitragen, entwickelt. Charakteristisch fiir diese Prozessfiihrungen sind komplizierte Ver-
schaltungen der einzelnen Adsorber untereinander, wodurch ein optimaler Druckausgleich

erreicht werden soll.

Die elementaren Verfahrensschritte des Druckwechselverfahrens werden nachfolgend kurz
erlautert [42]. Anwendungsspezifisch unterscheiden sich die Anzahl der Adsorber (fiir einen
quasi-kontinuierlichen Betrieb bedarf es mehrerer Betten, in der industriellen Praxis wer-
den bis zu sechszehn Betten parallel verwendet [43]) sowie die Reihenfolge und Ausfithrung

der einzelnen Verfahrensschritte.

o Adsorption: In einem, unter Druck stehenden, Adsorber erfolgt die Adsorption der
abzutrennenden Komponenten des Feedgases bei einem definierten, hoheren Druck-
niveau (Adsorptionsdruck). Die nicht adsorbierten Komponenten, die noch unter
Druck stehend aus dem Adsorber stromen, werden auf diese Weise als Reingas ge-

wonnen.

¢ Druckausgleich: Bei diesem Verfahrensschritt erfolgt die Kopplung des unter Druck
stehenden Adsorbers nach der Adsorption mit einem anderen Adsorber, der sich ent-
weder im Unterdruck oder bei atmosphérischem Druck befindet. Durch die Kopplung
stellt sich in beiden Adsorbern der gleiche Druck ein. Mit diesem Verfahrensschritt
wird sowohl eine Einsparung an Energie fiir die Kompression als auch an Spiilgas
erreicht. Das Gas, das nach der Adsorption noch im Kopf des Adsorbers vorhanden
ist, weist eine hohe Reinheit auf und dient deshalb auch zum Spiilen des gekoppelten
Adsorbers.

e Desorption bei verringertem Druck: Der Adsorberdruck wird weiter abgesenkt, bis
das festgelegte Druckniveau der Desorption erreicht ist, das entweder bei Atmosphé-
rendruck oder im Vakuum liegen kann. Durch die Druckabsenkung wird ein Grofteil

der adsorbierten Komponenten vom Adsorbens desorbiert.

e Spiilen: Durch den Spiilvorgang werden die desorbierten Komponenten, die sich noch
im Liickenvolumen des Adsorbensbettes befinden, abgefiithrt. Als Spiilgas wird meist
ein kleiner Volumenstrom des gewonnenen Reingases (bei niedrigerem Druck) her-

angezogen [24].

e Druckaufbau: Bei diesem Verfahrensschritt wird der Adsorber entweder mit Feed-
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oder Reingas auf den festgelegten Adsorptionsdruck aufgedriickt. Der regenerierte

Adsorber ist somit wieder fiir eine weitere Adsorption bereit.

Diese fiinf Verfahrensschritte des Druckwechselverfahrens, die zusammen einen Zyklus
bilden, laufen im Vergleich zum Temperaturwechselverfahren sehr schnell ab. Typische
Zykluszeiten des Druckwechselverfahrens liegen im Bereich von etwa 30 Sekunden bis we-

nigen Minuten [22].

Das Druckwechselverfahren wird bevorzugt bei nur schwach gebundenen Komponenten,
welche geringe Warmetonungen aufweisen, eingesetzt [19]. Als Vorteile des Druckwech-
selverfahrens sind kurze Desorptionszeiten, ein Einsatz auch bei hohen Adsorptivkonzen-
trationen sowie die Moglichkeit der selektiven Desorption einzelner Komponenten bei un-
terschiedlichen Kriimmungen der Adsorptionsisotherme zu nennen [20, 19]. Als nachteilig
stellen sich hingegen der Bedarf an teurer elektrischer Energie als Antriebskraft fiir Kom-

pressoren und limitierende Einsatz bei nur schwach gebundenen Adsorptiven dar [20].

3.7.3 Konzentrationswechselverfahren

Das Konzentrationswechselverfahren basiert auf einer Anderung der Zusammensetzung
der fluiden Phase. Die Desorption der gebundenen Komponenten kann dabei durch zwei

unterschiedliche Mechanismen hervorgerufen werden.

Bei der Regenerierung durch Spiilen mit einem adsorptivfreien und nicht adsorbieren-
den Spiilgas wird das Adsorbensbett von Spiilgas durchstrémt, das die gleiche Temperatur
und den gleichen Druck wie das Feedgas aufweist. Die bewirkt zundchst ein Absenken
der Temperatur des Adsorbensbettes, wodurch sich ein neues Gleichgewicht einstellt und
das abgefithrte Gas eine bestimmte Konzentration annimmt. Durch eine stetige Spiilung
des Adsorbensbettes wird dieses wieder erwérmt und eine weitere Desorption ermdglicht.
Durch eine Erhéhung der Temperatur des Spiilgases wird die Regenerierungszeit positiv
beeinflusst. Dieses Verfahren der Regenerierung findet selten Anwendung, da sie mit eini-
gen Nachteilen verbunden ist. So gestaltet sich der Regenerierungsprozess langsam, eine
geringe Restbeladung ist nur durch grofle Spiilgasmengen und langer Regenerierungszeit
erreichbar und die desorbierten Komponenten fallen aufgrund der groflen Spiilgasmengen
in verdiinnter Form an. Generell sollte dieses Regenerierungsverfahren nur bei schwach

gebundenen Komponenten eingesetzt werden. [19, 24]

Die Regenerierung durch Verdriangung stellt die zweite Form des Konzentrationswech-
selverfahrens dar. Hier erfolgt die Desorption mittels einer weiteren Komponente, die die
adsorbierten Komponenten verdringt und ihre Stelle im Adsorbens einnimmt. In weiterer

Folge besteht allerdings die Notwendigkeit, diese Verdrangungskomponente wieder auszu-
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treiben, was optional durch das Adsorptiv im Feedgas selbst oder eine weitere Spiilung
erfolgen kann. Bei der Wahl der Verdrangungskomponente ist zu beachten, dass ihre Bin-
dung einerseits starker sein muss als die der bereits adsorbierten Komponente, die sie
verdriangen soll. Andererseits besteht das Erfordernis, dass sie sich selbst leicht desorbie-
ren lasst. Zudem sollte eine einfache Trennung dieser Verdrangungskomponente von sowohl
dem Desorbatstrom als auch dem Reingasstrom moglich sein. [19, 24]

Ein Beispiel einer solchen Verdriangungskomponente stellt Wasserdampf dar. Bei Durch-
stromen des gesittigten Adsorbensbettes mit Wasserdampf finden parallel die Desorpti-
on der adsorbierten Komponente durch Verdriangung und eine Temperaturerh6hung des
Bettes begriindet durch die Kondensation des Wasserdampfes statt. Die Desorption des

Wasserdampfes wiederum erfolgt durch eine Trocknung des Adsorbensbettes [41].
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4 Biogas und Verfahren zu dessen
Aufbereitung

In diesem Kapitel wird zunéchst eine Einfiihrung in die Thematik Biogas sowie ein Uber-
blick iiber die derzeit verfiighbaren und zum Einsatz kommenden Verfahren zur Biogasauf-
bereitung gegeben. Wie bereits im Kapitel 1.3 dargestellt, soll in dieser Arbeit ein neues
Verfahren prasentiert werden, das derzeit noch nicht verfiigbar ist, aber zu dessen Entwick-
lung wissenschaftliche Beitrége geliefert wurden. Dieses neue Verfahren basiert auf dem

Prinzip der Temperaturwechseladsorption und wird anschliefend im Kapitel 5 vorgestellt.

4.1 Biogas

4.1.1 Definition Biogas

In der Literatur finden sich fiir den Begriff Biogas eine Vielzahl von Definitionen. Die
Bedeutung dieses Begriffes fiir diese Arbeit wird durch die unten angefiihrten Definitionen
am besten erfasst. In der OVGW-Richtlinie G33 [14] erfolgt zunichst eine allgemeine

Definition fiir Biogas.

,Biogas ist ein aus Biomasse und/oder biologisch abbaubaren Teilen von Ab-

fallen mittels Pyrolyse oder Garung hergestelltes Gas. Mogliche Herkunftsquel-

len sind tierische Exkremente aus der Landwirtschaft .. .], landwirtschaftliche
Stoffe [...], biogene Riickstdnde aus Industrie und Gewerbe |...], kommunale
Abfalle [...]«

Anschlielend wird auf Gase aus fermentativen Prozessen néher eingegangen.

,Die Erzeugung von Biogas erfolgt in Fermentern (Reaktoren), durch Vergé-
rung unter Ausschluss von Sauerstoff. Hauptkomponenten sind Methan und
Kohlenstoffdioxid, abhingig von Ausgangsmaterial und Prozessverhéltnissen
kénnen Nebenkomponenten wie Sauerstoff, Stickstoff und Verunreinigungen
durch bakterielle Zersetzung schwefelhaltiger organischer Substanzen (Schwe-
felwasserstoff) und artfremde Gase oder Ddmpfe (FCKW) enthalten sein. [. .. ]
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Nach Kaltschmitt et al. [44] wird der Begriff folgendermafien definiert.

,Unter Sauerstoffabschluss entsteht aus organischer Masse in wéssrigem Milieu
durch die anaerobe Fermentation ein wasserdampfgesittigtes Mischgas, das
so genannte Biogas. Es ist aufgrund seines Methangasgehaltes brennbar und

damit energetisch nutzbar.

4.1.2 Biogasentstehung

Die Entstehung von Biogas beruht auf einem in der Natur weit verbreiteten Prozess,
bei dem Mikroorganismen in sauerstofffreiem Milieu organisches Material abbauen und
dadurch Gas freisetzen. In der Biogastechnik lduft dieser Prozess unter kontrollierten Be-
dingungen ab und dient zur Erzeugung eines energetisch verwertbaren Gases mit hohem
Methananteil. Der anaerobe Abbau organischen Materials, auch Vergérung oder Fermen-
tation genannt, ist ein vierstufiger Prozess, an dem jeweils unterschiedliche Gruppen von
Bakterien beteiligt sind (siehe Abbildung 4.1). Am Anfang der anaeroben Nahrungskette
stehen Kohlenhydrate, Proteine und Fette, welche von den Bakterien fortlaufend in kleinere
Einheiten zerlegt werden. Kohlenstoffdioxid und Methan, die Hauptkomponenten von Bio-
gas, stellen das Ende des mikrobiellen Abbaus dar. Die unterschiedlichen Bakteriengruppen
stehen dabei in enger Wechselwirkung, da das Stoffwechselprodukt (Verdauungsprodukt)

der vorhergehenden Bakteriengruppe als Nahrung fiir die néchste Bakteriengruppe dient.
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Abbildung 4.1: Phasen des anaeroben Abbauprozesses, [45]
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o Hydrolyse (Verfliissigung)

Substrate bestehen aus hochmolekularen organischen Verbindungen wie Kohlenhydra-
ten, Fetten, Proteinen oder Zellulose. Im ersten Schritt des Abbauprozesses findet die
Spaltung dieser komplexen Verbindungen in einfachere niedermolekulare Verbindungen
wie Einfachzucker, Aminosduren und Fettsduren statt. Diese Spaltung in kleinere, was-
serlosliche Molekiile wird durch hydrolytische Bakterien mittels sogenannter Exoenzyme
bewerkstelligt [46].

o Acidogene Phase (Saurebildung, Versduerung)

Die Abbauprodukte der Hydrolyse werden in der acidogenen Phase von fermentativen
Bakterien aufgenommen und hauptséichlich zu organischen Sduren (kurzkettige Carbon-
sauren wie Essigsdure, Ameisensiure, Buttersédure, Propionsiaure), Alkoholen, Wasserstoff
und Kohlenstoffdioxid vergoren.

Die prozentuale Zusammensetzung der Garungsprodukte wird dabei durch den Wasser-
stoffpartialdruck beeinflusst. Ein niedriger Wasserstoffpartialdruck begiinstigt die Bildung

reduzierter Verbindungen wie Essigsiure [47].
o Acetogene Phase (Acetatbildung)

Anschlieflend erfolgt die Produktion der Ausgangsprodukte der Methanbildung. Die an
dieser Phase beteiligten essigsdurebildenden Bakterien vollziehen die Umwandlung der in
der vorherigen Phase gebildeten Carbonséduren und des Alkohols in Essigsdure, Wasserstoff
und Kohlenstoffdioxid.

Dabei nimmt der Wasserstoffpartialdruck abermals eine entscheidende Rolle ein, da die
Umsetzung von beispielsweise Propion- oder Buttersédure nur bei niedrigem Wasserstoft-

partialdruck moglich ist [45].
o Methanogene Phase (Methanbildung)

Im letzten Schritt findet die eigentliche Bildung von Methan statt. Dieser Vorgang kann
auf zwei unterschiedlichen Routen erfolgen, ndmlich einerseits durch aceotrophe Methan-
bakterien aus Essigsdure (sieche Gleichung 4.1) und andererseits durch hydrogenotrophe
Methanbakterien aus Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid (siche Gleichung 4.2).

CH3COOH — CO9+ CHy (4.1)
COy9+4Hy — CHy + 2H50 (4.2)

Hierbei werden rund 30 % des Methans iiber die Reaktion von Wasserstoff mit Kohlen-
stoffdioxid gebildet [48].
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Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt innerhalb des anaeroben Abbauprozesses ist
bei festen Substraten in der Regel die Hydrolyse. Besteht das Substrat jedoch aus leicht
abbaubaren, gelosten Stoffen, so wirkt die Methanbildung iiber Essigsdure limitierend.
[45, 47]
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Abbildung 4.2: Vergleich der Kohlenstoffbilanz bei aerobem und anaerobem Abbau, [47]

Die Energiebilanz bzw. Kohlenstoftbilanz des anaeroben Abbaus stellt sich, vor allem
in Hinblick auf die energetische Nutzung des durch die Vergidrung produzierten Gases, im
Vergleich zum aeroben Abbau als sehr vorteilhaft dar (vgl. Abbildung 4.2). Beim aeroben
Abbau von Kohlenstoff wird der Kohlenstoff zu anndhernd gleichen Teilen zu Biomasse
verwertet und zu Gas (Kohlenstoffdioxid) umgesetzt. Diese Bilanz stellt sich beim anae-
roben Abbau deutlich differenzierter dar. Hier betriagt der Energiegewinn der Bakterien
in Form von neugebildeter Biomasse nur etwa ein Zwanzigstel, absolut gesehen rund 3
bis 10 %, von dem ihrer aeroben Artgenossen. Der grofite Teil der Energie, der von den

anaeroben Bakterien vergorenen Substrate, verbleibt im Biogas. [47]

4.1.3 EinflussgroBen auf den mikrobiellen Abbauprozess

Die Stoffwechselvorgéinge und damit einhergehend der Abbau organischen Materials wird
von einer Vielzahl von dufleren Faktoren beeinflusst, die sich entweder positiv oder ne-
gativ auf den Prozess auswirken. Nachfolgend werden die wesentlichsten Faktoren nédher
diskutiert.

e Temperatur

Hinsichtlich der Temperatur unterscheidet man drei Temperaturniveaus, bei denen die
entsprechenden Bakterienstdmme optimale Lebensbedingungen vorfinden. In Tabelle 4.1

sind die Temperaturoptima der jeweiligen Stdmme dargestellt.
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Tabelle 4.1: Einteilung der Bakterienstdmme nach der Temperatur

Bakterienstamm Temperaturoptimum
psychrophile Bakterien 25 °C
mesophile Bakterien 35 °C - 43 °C
thermophile Bakterien 57 °C

Generell fithren hohere Temperaturen zu schnelleren Abbauzeiten und zu héherer Gas-
produktion. Auf den Methangehalt im Biogas wirkt sich ein hoheres Temperaturniveau
allerdings negativ aus. Bei steigender Temperatur geht Kohlenstoffdioxid vermehrt von
seiner im Substrat gelosten Form in die Gasphase tliber, wodurch der relative Anteil von
Methan im Biogas sinkt [46].

Bei der Wahl der Betriebstemperatur muss beachtet werden, dass das Substrat auf die
gewiinschte Temperatur erwdrmt werden muss, da beim anaeroben Abbau kaum Abwéirme
entsteht. Des Weiteren muss der Wassergehalt des Substrates berticksichtigt werden. Die
Mehrzahl der Biogasanlagen wird im mesophilen oder thermophilen Temperaturbereich

gefahren, wobei beide Betriebsweisen spezielle Vorteile aufweisen (siehe [45]).
o pH-Wert

Der optimale pH-Bereich fiir die Methanbildung liegt laut Theissing [49] in einem engen
Fenster rund um den neutralen Bereich zwischen 6,5 und 7,5. Laufen die Abbauphasen
Hydrolyse/Versiduerung und Methanbildung rdumlich getrennt voneinander ab, so stellt
sich im Bereich der Hydrolyse und Versduerung ein pH-Wert im sauren Bereich von 5
bis 6,5 ein [45]. Findet der anaerobe Abbau in einem Fermenter statt, so sind primér die

Milieuanforderungen der Methanbildner zu erfillen.
o Nahrstoffangebot

Die Bakterien bendtigen fiir den Abbau organischen Materials eine gewisse Zusammen-
setzung des Substrates. Eder und Schulz [46] geben das Verhéltnis der Néahrstoffe Koh-
lenstoff, Stickstoff und Phosphor mit C:N:P = 75:5:1 bis 125:5:1 an. Auflerdem sollte das
Substrat neben Elementen wie Natrium, Kalium und Calcium auch geringe Konzentra-
tionen von Schwermetallen sowie Spurenelemente (z.B. Eisen, Zink, Kupfer, Molybdén,

Mangan, Kobalt, Nickel, Selen) aufweisen.
¢ Gehalt an Hemmstoffen

Der anaerobe Abbauprozess kann durch eine ganze Reihe von Stoffen gehemmt und im
schlimmsten Fall sogar zum Erliegen gebracht werden. Die Hemmstoffe werden entweder

durch das Substrat direkt eingebracht oder sie entstehen aus dem Abbauprozess selbst.
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Fir die Hemmwirkung dieser Stoffe sind einersteits deren Konzentration und deren vor-
liegende Bindungsform als auch die Bedingungen im Fermenter (Temperatur, pH-Wert)
ausschlaggebend. In der Literatur finden sich ausfiihrliche Darstellungen {iber Hemmstoffe,
die Abhéngigkeit ihrer Hemmwirkung und ihre Einfliisse auf Parameter wie die Methan-
bildung oder die Gasausbeute ([47, 46, 45]).

4.1.4 Substrate und Gasausbeute

Die wesentlichen Substrate fiir die Vergérung in Biogasanlagen werden geméafl Bayerischem

Landesamt fiir Umwelt [50] in vier Kategorien unterteilt. Dabei handelt es sich um

o landwirtschafliche Stoffe
« Stoffe nach der Nebenprodukte-Vo (EG) Nr. 1774/2002
o organische Reststoffe aus der Industrie

e kommunale und gewerbliche Reststoffe

Zu den landwirtschaftlichen Stoffen zéhlen Fliissigmist (Giille), Festmist, Reststoffe aus
der Pflanzenproduktion (z.B. Kartoffeln, Riibenblatter) sowie nachwachsende Rohstof-
fe (z.B. Getreideganzpflanzen, Maissilage, Riiben). Unter die Kategorie Stoffe nach der
Nebenprodukte-Vo fallen hauptséichlich Reststoffe aus der Schlachtung. Organische Rest-
stoffe aus der Industrie beinhalten sowohl Reststoffe aus der Lebensmittelindustrie wie
beispielsweise Melasse, Schlempen oder Obsttrester, als auch Reststoffe aus anderen In-
dustrien wie Glycerin aus der Umesterung von Rapsmethylester. Die kommunalen und
gewerblichen Reststoffe umfassen Abfélle aus der Biotonne, der Gastronomie (Backfabri-

ken, Gaststatten oder Grofikiichen) und auch Griingut.

Als Grundsubstrat kommen in Biogasanlagen meist Giille bzw. Mist zum Einsatz. Um
die Gasausbeute zu steigern, werden zusétzlich zum Grundsubstrat noch sogenannte Ko-
substrate mitvergoren. Es ist aber auch moglich, nachwachsende Rohstoffe als alleiniges
Substrat zu verwenden, allerdings muss hierbei der Wassergehalt beachtet und gegebenen-
falls durch Zugabe von Wasser eingestellt werden. Im Normalfall wird mit einem Mix aus

drei bis vier verschiedenen Substraten gearbeitet. [49]

Die Substratzusammensetzung stellt einen wesentlichen Faktor fiir den Biogasertrag und
die Qualitdt des Biogases dar. Biogasertrag und -qualitéit sind mafigeblich vom Gehalt des
Substrates an Proteinen, Fetten und Kohlenhydraten abhangig.

Theoretisch kénnen der Biogasertrag und die Anteile der Hauptkomponenten Methan
und Kohlenstoffdioxid des Biogases mittels der Gleichung von Buswell und Mueller (siehe
Gleichung 4.3) [51] ermittelt werden.
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a b n a b n a b
C"Haob+(”_1_§)ﬂ2o_>(§—§+Z)COQ+(§+§—Z)

Theissing [49] beschreibt eine andere Methode zur Berechnung des Biogasertrages und

CH, (4.3)

Methangehaltes, welche auf den Ahnlichkeiten der Vorgéinge im Rindermagen und in der
Biogasanlage basiert. Fiir die Berechnung werden einerseits die Gehalte eines Substrates
an Proteinen, Fetten und Kohlenhydraten herangezogen und anderseits die Verdaulichkeit
dieser Stoffgruppen. Fiir jede der Stoffgruppen existieren charakteristische Werte fiir den
Biogasertrag sowie fiir die spezifischen Methangehalte, wie sie in Tabelle 4.2 angefiihrt sind.
Aus diesen Werten und unter Beriicksichtigung des Verdauungsquotienten, der angibt,
welcher Anteil der Stoffgruppen verdaulich ist und der empirisch ermittelt wird, kénnen

die Biogasausbeute und der Methangehalt dieses Gases ermittelt werden.

Tabelle 4.2: Biogasertrag und Methangehalt unterschiedlicher Stoffgruppen, nach [49, 50]

Stoffgruppe Biogasertrag Methangehalt

1/kg oTS vol-%
Kohlenhydrate 790 - 800 50
Proteine 700 70 - 71
Fette 1200 - 1250 67 - 68

Wie aus der Tabelle entnommen werden kann, kénnen durch Vergirung fett- und pro-
teinreicher Substrate die hochsten Methanertréige erzielt werden. Im Allgemeinen sind der
Biogas- und somit auch der Methanertrag nicht stabil, sondern sie sind Schwankungen
unterworfen. Diese Schwankungen beruhen einerseits auf der nie gleichbleibenden Zusam-
mensetzung des Substrates. Andererseits sind Biogas- und Methanertrag auch von ge-
wissen betrieblichen Grofilen wie Géartemperatur, Verweilzeit im Fermenter oder Gehalt
an organischer Trockensubstanz abhingig. Einen weiteren Einflussparameter auf den Me-
thanertrag stellt das Substrat selbst dar, denn der Methangehalt &ndert sich beispielsweise

bei nachwachsenden Rohstoffen je nach Reifestadium des Substrates.

4.1.5 Produkte des anaeroben Abbauprozesses

Das erwilinschte Produkt des kontrollierten anaeroben Abbaus stellt Biogas dar. Biogas
besteht aus den Hauptkomponenten Methan und Kohlenstoffdioxid und enthélt noch di-
verse andere Spurengase wie Schwefelwasserstoff, Wasserdampf und Ammoniak. In Tabelle
4.3 sind Durchschnittswerte fiir die Anteile der diversen Komponenten von Biogas darge-
stellt. Abhéngig vom den eingesetzten Substraten weist das Biogas auch noch weitere
Begleitstoffe wie hohere Kohlenwasserstoffe oder Siliziumorganika auf.

Die brenntechnischen Kenndaten, die sich aus der angefithrten Biogaszusammensetzung
ergeben, sind Tabelle 4.4 zu entnehmen.

Als weiteres Produkt des anaeroben Abbaus fillt das vergorene Material, der soge-
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Tabelle 4.3: Zusammensetzung von Biogas, [45]

Komponente Konzentration

Methan 45 - 75 vol-%
Kohlenstoffdioxid 25 - 55 vol-%

Wasser 2 (bei 20°C) - 7 vol-% (bei 40°C)
Schwefelwasserstoff 20 - 20000 ppm
Stickstoff < 5 vol-%

Sauerstoff < 3 vol-%
Wasserstoff < 1 vol-%

Tabelle 4.4: Brenntechnische Kenndaten von Biogas, [14]

Eigenschaft Wert
relative Gasfeuchte 100 %
Brennwert 6 - 9,3 kWh/m?3
Wobbe-Index 6 - 11,1 kWh/m3
relative Dichte 0,7-1,2

nannte Géarriickstand, an. Der Gérriickstand wird aufgrund seiner guten Diingewirkung
hauptséchlich auf landwirtschaftliche Flachen ausgebracht und somit dem Kreislauf wieder
zugefithrt. Die Ausbringung des Gérrestes kann entweder direkt ohne weitere Behandlung

erfolgen oder der Gérrest wird vor der Ausbringung einer Aufbereitung unterzogen. [52, 53]

4.2 Biogasaufbereitung zu Biomethan - Uberblick iiber die

derzeit verfiigbaren Biogasaufbereitungsverfahren

Ein Vergleich der Gasqualitiaten, die sowohl fiir die Einspeisung von Gas in das Erdgasnetz
und fiir die Nutzung als Kraftstoff zu erfiillen sind (vgl. Kapitel 2) und der Qualitit des
Rohbiogases, welches direkt aus dem Fermenter kommt, zeigt eine signifikante Abweichung.
Diese Abweichung betrifft vor allem den groflen Anteil an Kohlenstoffdioxid im Rohbiogas,
welcher auch die brenntechnischen Daten wie Heizwert und Wobbe-Index beeinflusst, aber
auch die erhohten Gehalte an Schwefelwasserstoff und Wasserdampf sowie gegebenenfalls
Stickstoff- und Chlorverbindungen.

Um die Anforderungen zur Einspeisung oder zur Nutzung als Kraftstoff hinsichtlich der

Qualitéat zu erfiillen, ist eine Aufbereitung des Biogases erforderlich.

Fiir die Biogasaufbereitung stehen eine Vielzahl bewéhrter und erprobter, aber auch neu-
er und noch in Entwicklung befindlicher Verfahren und Technologien zur Verfiigung, die je
nach technischen und wirtschaftlichen Rahmenbedingungen miteinander verkniipft werden
kénnen. Meist kommt eine Kombination aus physikalischen, chemischen und biologischen

Verfahrensstufen zur Anwendung [54]. Das Ausmaf} der erforderlichen Biogasaufbereitung
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ist im Wesentlichen von der spéteren Nutzung des Gases abhéngig. Abbildung 4.3 gibt
einen Uberblick iiber die Stufen der Biogasaufbereitung in Abhingigkeit der jeweiligen

Nutzungsroute.
H,S, NH,,
Wasser Feinpartikel HyS Cl-Verb. CO, HaS
|::> Trocknung  |—»|  Filtration  |—»| Entschwefelung |—»| Feinreinigung —| Methanan- | | cointreinigung >
reicherung
Roh- Biogas
biogas hochrein

I >
Heizkessel, Motor-BHKW
| >
Kraftstoff, Netzeinspeisung
|
Brennstoffzelle

Abbildung 4.3: Aufbereitungsstufen in Abhéngigkeit der Gasnutzung, [54]

Wie aus der Abbildung ersichtlich, gestaltet sich die Aufbereitung fiir die Nutzung des
Biogases in einem Heizkessel oder in einem Motor-Blockheizkraftwerk relativ einfach, wéh-
rend die Nutzungsroute iiber die Brennstoffzelle hochreines Biogas verlangt und folgedes-
sen die Aufbereitung dementsprechend aufwendig ausfillt.

Diese Arbeit beschriankt sich auf die Erlauterung der Biogasaufbereitung fiir die Nut-

zung als Kraftstoff bzw. fir die Einspeisung in das Erdgasnetz.

Gemif Hornbachner et al. [55] wird die Anderung der chemischen Zusammensetzung
des Biogases mit dem Ziel, bestimmte Qualitdtsanforderungen zu erfiillen, als Aufberei-
tung definiert. Im Falle der Nutzung des Biogases als Kraftstoff bzw. der Netzeinspeisung
umfasst die Aufbereitung sowohl die Reinigung als auch die Methananreicherung von Bio-
gas.

Im Rahmen der Reinigung werden aus dem Biogas Gasbegleitstoffe wie Wasserdampf
und Schwefelwasserstoff entfernt. Diese Komponenten wiirden in weiterer Folge zu Besché-
digungen des Gasnetzes und/oder zu Schéden bei den Geréten der Verbraucher fithren und
miissen deshalb abgeschieden werden. Bei der Methananreicherung handelt es sich um die
Steigerung des Gehaltes an Methan im Biogas, bewerkstelligt durch die Abtrennung von
Kohlenstoffdioxid. Durch die Methananreicherung werden die brenntechnischen Kennwer-
te erhoht und somit an die Qualitdtsanforderungen angepasst, da der Anteil des inerten
und damit brennwertmindernden Kohlenstoffdioxids gesenkt wird.

Ist das Biogas fiir eine Nutzung als Erdgassubstitut oder als Kraftstoff vorgesehen, so
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wiirde die Aufbereitung in der Regel folgende Verfahrensschritte umfassen (sieche Abbil-
dungen 4.3 und 4.4): Zunéachst werden feste und fliissige Bestandteile wie mitgerissene
Feststoffpartikel und Wassertrépfchen entfernt und eine Kondensatabscheidung durchge-
fiihrt. Anschliefend wird das Biogas einer Trocknung sowie Entschwefelung unterzogen,
bevor im letzten Schritt der Aufbereitung die Methananreicherung erfolgt. Danach wird
das Biogas auf den erforderlichen Druck verdichtet und im Falle einer Netzeinspeisung
odoriert. [56]

Giille,

Speisereste, Filterung, Verdichtung, Sicherheits-%

Methan- Messung, Druck- einrichtung,

anreichung

Vergiérung Reinigung
:.‘Z'ﬁﬁgg” Odorierung regulierung Leitung

Rohbiogas Produktbiogas Einspeisegas

Gestehung Aufbereitung AnschluBB

Abbildung 4.4: Verfahrensschritte der Biogasaufbereitung, [55]

Fiir die Stufen der Biogasaufbereitung stehen mehrere Verfahren zur Reinigung und
Methananreicherung zur Verfiigung. Die Auswahl des geeigneten Verfahrens fiir den jewei-
ligen Anwendungsfall hinsichtlich der Verfahrenstechnologie und der Wirtschaftlichkeit ist

primér von drei Faktoren abhéngig [55]:
e chemische Zusammensetzung des Rohbiogases
e Menge des Rohbiogases, welche direkte Auswirkung auf die Anlagengréfie hat

e chemische Zusammensetzung des gewiinschten Produktbiogases

4.2.1 Biogasreinigung

Unter dem Begriff der Biogasreinigung wird die Abtrennung der unerwiinschten Gasbe-
gleitstoffe Schwefelwasserstoff, Wasserdampf und der Spurengase wie Ammoniak oder Si-
loxane aus dem Biogas zusammengefasst.

Die Reinigung des Biogases ist vorzusehen, um der Korrosion in den Anlagenteilen vor-
zubeugen, die andernfalls durch das Zusammenspiel der Komponenten Schwefelwasserstoff,
Kohlenstoffdioxid und Sauerstoff in feuchter Umgebung stattfinden kénnte.

Nachfolgend werden die zur Verfiigung stehenden Verfahren der Entschwefelung, Trock-

nung und der Verfahren zur Abtrennung von Spurengasen erldutert.

Entschwefelung

Schwefelwasserstoff entsteht wiahrend des Vergéirungsprozesses aus schwefelhaltigen Ami-
nosduren und anorganischen Schwefelverbindungen infolge der Aktivitdten Schwefel re-

duzierender Bakterien [57]. Typische Konzentrationen von Schwefelwasserstoff im Biogas,
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welches von der Vergirung landwirtschaftlicher Reststoffe, Bioabféille und Speiseabfille
stammt, liegen im Bereich von 200 bis 5000 ppm (0,02 bis 0,5 vol-%) [46], bei der Vergé-
rung von Schlempe hingegen betragt der Gehalt von Schwefelwasserstoff bis zu 30000 ppm
(3vol-%) [58].

Die Verfahren der Schwefelwasserstoffentfernung aus dem Biogas kénnen nach dem Ver-

fahrensprinzip oder nach dem Anwendungsfall unterteilt werden [59].

e mnach Verfahrensprinzip: absorptiv, biologisch, chemisch bzw. adsorptiv, sorptionska-

talytisch
e nach Anwendungsfall: Grobentschwefelung, Feinentschwefelung

Biologische Entschwefelungsverfahren

Die biologischen Verfahren der Entschwefelung basieren auf den Schwefelwasserstoff ver-
zehrenden Bakterienarten Thiobacillus und Sulfolobus [60, 58].

Der grundsétzliche Ablauf des Verfahrens gestaltet sich so, dass in einem ersten Schritt
(Entschwefelung) der Schwefelwasserstoff in Wasser absorbiert. Danach erfolgt die bio-
logische Oxidation des nunmehr im Wasser gelosten Schwefelwasserstoffs mit Hilfe der
Schwefelbakterien (Regenerierung). Die fiir diesen Prozess benétigten Schwefelbakterien
sind bereits in der Vergérungsmasse enthalten. Um die Oxidation zu ermdoglichen muss al-
lerdings Luftsauerstoff in den Fermenter zudosiert werden. Das Produkt der biologischen
Oxidation ist zunéchst elementarer Schwefel, der in einem néchsten Schritt weiter zu Sulfat

reagiert (siehe Gleichungen 4.4 und 4.5).

QS + O3 — 25 + 2H,0 (4.4)
25 4+ 2H50 + 309 — 2H5S04 (4.5)

Auch die direkte Oxidation von Schwefelwasserstoff zu Sulfat ist moglich, wie Gleichung
4.6 zeigt.

HsS + 209 — H5504 (4.6)

Neben dem Schwefelwasserstoff, welcher den Schwefelbakterien als Energiequelle dient,
benotigen sie auch Kohlenstoff, Ndhrsalze wie Ammonium, Phosphat, Chlorid, Sulfat so-
wie die Spurenelemente Zink, Calcium, Mangan, Eisen, Molybdén, Kupfer, Kobalt und
Nickel [61, 55]. Diese Stoffe liegen iiblicherweise in der Vergarungsmasse in hinreichendem
MafBe vor [55].
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Hinsichtlich der Reinigungsleistung ergibt sich aus der Praxis ein Kennwert von 20 m?3/d
Biogas, welches mit einer Bakterien-Siedlungsfliche von 1m? bei einer Temperatur von
20 °C gereinigt werden kann [58, 46]. Untersuchungen zeigen, dass sich der spezifische Ab-

bau mit zunehmender Temperatur bis 35 °C noch steigern lasst [61].

Die biologischen Verfahren der Entschwefelung kénnen entweder direkt im Fermenter
integriert (fermenterintern) oder dem Fermenter nachgeschaltet (extern) als Tropfkoérper-
kolonne mit interner Regenerierung durch Lufteinblasen oder als Biowédscher mit externer

Regenerierung ausgefiihrt werden [8].

Die fermenterinterne Entschwefelung ist technisch gesehen ein sehr einfaches Verfah-
ren, da lediglich eine Zudosierung von Luft in den Gasraum des Fermenters realisiert
werden muss (vgl. Abbildung 4.5). Die Menge des Lufteintrages wird in der Literatur un-
terschiedlich angegeben und schwankt je nach Literaturquelle zwischen 8 bis 12 vol-% des

Biogasvolumenstroms [59] und 2 bis 6 vol-% [62].

Luft
Gasphase mit
@ Siedlungsflachen

Biogas

BHKW

?
7.

Fermenter

Abbildung 4.5: Schema der biologischen Entschwefelung im Fermenter, [58]

Der technischen Einfachheit als positives Merkmal dieses Verfahrens steht eine ungenaue
Steuerung des Luftgebléses als Negativum gegeniiber, die zu einem erheblichen Eintrag
an Luft und damit an Sauerstoff und Stickstoff im Biogas fithrt. Zudem lasst die nur
sehr grobe Dosierung der Luftzufuhr, vor allem bei sich &ndernden Schwefelwasserstoft-
gehalten im Biogas, blof eine partielle und unzuverldssige Entschwefelung zu. Bei guter
Auslegung der Anlage und optimalen Bedingungen sind allerdings auch Abbauraten von
Schwefelwasserstoff von bis zu 95 % moglich [63, 55].

Der Abbaugrad an Schwefelwasserstoff ist in hohem Mafle durch die im Fermenter ver-
fiigbare Kontaktoberfliche (fiir die Immobilisierung der Bakterien [58]) bestimmt [64].
Um eine Steigerung des Abbaugrades der biologischen Entschwefelung zu erreichen, kann
dieser Prozess in speziell hierfiir ausgelegte, externe Reaktoren ausgelagert werden (aus
wirtschaftlichen Uberlegungen in der Regel erst oberhalb von 200 kWel [59]).

46



Biogas und Verfahren zu dessen Aufbereitung

Im Gegensatz zu der eben beschriebenen fermenterinternen biologischen Entschwefelung
stehen (fermenter-)externe biologische Entschwefelungsverfahren. Die rdumliche Trennung
von Biogasproduktion und Entschwefelung stellt das Charakteristikum dieser externen
Verfahren dar. Tropfkérperkolonne und Biowéscher werden den externen biologischen Ent-

schwefelungsverfahren zugeordnet.

In der Tropfkirperkolonne werden die Prozessschritte der Absorption von Schwefelwas-
serstoff und der Regenerierung der beladenen Waschfliissigkeit rdumlich vereint in einem
Behaélter ausgefiihrt (siehe Abbildung 4.6).

Probenahme
Reingas

? gereinigtes

Biogas zu
J_ BHKW
X
léo_
Vorlagebehalter
Spiilflussigkeit
Luft Biowéscher
Spiilflussig-
keitsumlauf
Biogas
¥ |
- ¢ &
Fermenter 2
o
Probenahme Rohgas Pumpensumpf

Abbildung 4.6: Schema der biologischen Entschwefelung in der Tropfkérperkolonne (Gro-
Benverhaltnisse nicht mafistabsgetreu), [61]

Dem aus dem Fermenter kommenden Biogas wird, bevor es in die Tropfkérperkolonne
stromt, Luft in der Menge von etwa 2 bis 6 vol-% [59, 57] zudosiert. Nach Ankunft des
Biogases in der Kolonne durchstromt das Gas die Kolonne von unten nach oben. Im Ge-
genstrom dazu wird von oben Waschfliissigkeit aufgegeben, in welcher Schwefelbakterien
suspendiert sind. Durch den Kontakt der Gas- und der Fliissigphase erfolgen die Ab-
sorption des Schwefelwasserstoffes in der Waschfliissigkeit (also die Entschwefelung) und
anschlieend die Regenerierung der beladenen Fliissigkeit durch Oxidation zu elementarem
Schwefel und Sulfat mittels der in der Fliissigkeit befindlichen Bakterien. Das auf diese

Weise entschwefelte Biogas verlisst die Kolonne am Kopf, wihrend sich am Boden der
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Kolonne die Waschfliissigkeit sammelt. Diese wird mittels Pumpen im Kreislauf gefiihrt.

Die Regenerierung der beladenen Waschfliissigkeit geschieht also kontinuierlich durch
den zugegebenen Luftsauerstoff und die dadurch erméglichte Oxidation. Die Oxidations-
produkte reichern sich in der Waschfliissigkeit an. Aufgrund der im Laufe der Zeit stetig
zunehmenden Beladung muss ein Teilstrom der Waschfliissigkeit aus dem System ausge-

schleust und durch frische Waschfliissigkeit ersetzt werden.

Die Tropfkorperkolonne selbst ist als Fiillkorperkolonne ausgefiihrt. Diese Bauform be-
giinstigt den Kontakt und den Austausch der Gas- und Fliissigphase durch die Schaffung
sehr grofler Oberflichen einerseits und der Ermdéglichung langer Kontaktzeiten anderer-
seits. Dadurch lassen sich auch sehr schwer losliche Schadstoffe abbauen, was in einer
Entschwefelungsrate von bis zu 95 % resultiert [55]. Andere Quellen berichten von einer
zuverldssigen Konzentration von Schwefelwasserstoff im entschwefelten Biogas von unter
50 ppm-v [59].

Um den Abbau von Schwefelwasserstoff zu begiinstigen und somit die Leistungsfdhigkeit
des Verfahrens zu steigern, sollte die Waschlésung eine Temperatur zwischen 28 und 32 °C
aufweisen, da diese Bedingungen das Optimum fiir die Schwefelbakterien darstellen. Ein
Vorteil dieses Verfahrens liegt in der Steuerbarkeit der Luftzudosierung, womit sich der

Eintrag von Luft auf einen Gehalt von 1,5 bis 2vol-% limitieren lésst [59].

Der Biowdscher besteht aus zwei Kolonnen, ndmlich einem Gegenstromabsorber, in
dem die Absorption von Schwefelwasserstoff in die Waschfliissigkeit stattfindet, und einem
Bioreaktor, in dem die Regenerierung der beladenen Fliissigkeit erfolgt (vlg. Abbildung
4.7). Die Prozessschritte der Absorption von Schwefelwasserstoff und der Regenerierung

der beladenen Waschfliissigkeit werden somit rdumlich getrennt durchgefiihrt.

Rohbiogas

Rohbicgas Flllkérperkolonne (schwefelfrei)

——»  Lufty,

Y

Bioreaktor — Abwasser
Luft —_— (Biologische Schwefelabscheidung
Entschwefelung) [————— Schwefelschlamm

Abbildung 4.7: Schema der biologischen Entschwefelung in einem Biowéscher, nach [59]

Das aus dem Fermenter kommende Biogas durchstromt im ersten Schritt, der Entschwe-
felung, den Gegenstromabsorber, welcher als Fillkérperkolonne ausgefiihrt ist, von unten

nach oben. Im Gegenstrom dazu wird am oberen Teil der Kolonne eine Waschfliissigkeit
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aufgegeben, in welcher Schwefelwasserstoff aus dem Biogas absorbiert wird. Das somit
entschwefelte Biogas verlasst die Kolonne.

Die mit Schwefelwasserstoff beladene Waschfliissigkeit sammelt sich am Boden des Ge-
genstromabsorbers und flieft von dort in weiterer Folge in den Bioreaktor, wo die Re-
generierung vollzogen wird. Die Regenerierung wird durch Schwefelbakterien und unter
Zudosierung von Luftsauerstoff in den Bioreaktor bewerkstelligt. Die fiir den Abbau des
Schwefelwasserstoffs benotigten Bakterien sind bereits in der Waschfliissigkeit suspendiert.
Die Anwesenheit von Sauerstoff ermoglicht den Schwefelbakterien die Umwandlung des
Schwefelwasserstoffs in elementaren Schwefel, wobei teilweise eine Weiteroxidation zu Sul-
fat erfolgt. Die Oxidationsprodukte akkumulieren in der Waschfliissigkeit und werden mit
ihr aus dem Bioreaktor in einen Schwefelabscheider ausgekreist. Die auf diese Weise re-
generierte Waschfliissigkeit kann somit wieder dem Gegenstromabsorber als Absorptions-

medium zugefithrt werden.

Als Waschfliissigkeit kommt entweder verdiinnte 20 %ige Natronlauge [64] oder auch rei-
nes Wasser zum Einsatz. Der Vorteil von verdiinnter Natronlauge als Absorptionsmedium
gegentiber reinem Wasser liegt in der hoheren Basizitat (pH-Wert zwischen 8 und 9), was
zu einer groferen Loslichkeit von Schwefelwasserstoff fithrt und in einer héheren Beladung

der Waschfliissigkeit und somit auch in héheren Abscheideraten resultiert.

Auf Grund der Anreicherung der Oxidationsprodukte in der Waschfliissigkeit wird ein
Teil davon aus dem System ausgeschleust. Um diese Mengen zu kompensieren, muss stan-
dig frische Waschfliissigkeit eingebracht werden. Zudem muss, um fiir die Bakterien op-
timale Lebens- und Wachstumsbedingungen zu schaffen, permanent Nahrlosung, in der

Regel Garrestfliissigkeit, in den Bioreaktor zudosiert werden.

Ein grofler Vorteil dieses Verfahrens gegeniiber der internen biologischen Entschwefelung
und der Tropfkorperkolonne besteht in der rdumlichen Trennung der Entschwefelung von
der Sauerstoff bendtigenden Regenerierung. Dadurch erfolgt bei diesem Verfahren kein
Lufteintrag in das Biogas. Als nachteilig wird der groflere apparative Aufwand gewertet,
der die Einsetzbarkeit dieses Verfahrens auf hohe Gasdurchséitze respektive Biogase mit

hohen Schwefelwasserstoffgehalten beschrénkt [8].
Hinsichtlich der zu erreichenden Endreinheiten von Schwefel im Biogas wird in der Li-
teratur ein Wert von 50 ppm-v und weniger, abhéngig vom Schwefelwasserstoffgehalt im

Rohbiogas, angegeben [8].

Generell sind biologische Verfahren nur fiir die Grobentschwefelung von Biogas geeig-

net. Im Hinblick auf die die Nutzung des Biogases als Erdgassubstitut kann lediglich die

49



Biogas und Verfahren zu dessen Aufbereitung

Variante des Biowéschers zur Entschwefelung eingesetzt werden [8]. Dieses Verfahren ist
pradestiniert fiir die Grobentschwefelung von mittleren bis groflen Biogasvolumenstro-
men bzw. fiir die Entschwefelung von Biogasen mit sehr hohen Schwefelfrachten bis tiber
30000 mg/m? [59].

Die interne biologische Entschwefelung und die Variante des Tropfkorpers sind aufgrund
des direkten Lufteintrages in das Biogas in Hinblick auf die vorgesehene Nutzung nicht
geeignet. Der Lufteintrag in das Biogas wiirde in weiterer Folge eine Entfernung von Sau-

erstoff und Stickstoff im Rahmen der weiteren Aufbereitung erforderlich machen. [59]
Chemische Entschwefelungsverfahren

Die chemischen Verfahren der Entschwefelung kénnen, vergleichbar mit den biologischen
Verfahren, entweder direkt im Fermenter integriert durch Zugabe von schwefelbindenden
Reagenzien oder dem Fermenter nachgeschaltet als, mit chemisorptiven Sorbentien gefiill-

ter, Festbettadsorber ausgefiihrt werden [59].

Das Verfahren der Sulfidfillung basiert darauf, dass der im Fermenter vorhandene
Schwefelwasserstoff sich im Losungsgleichgewicht zwischen Gas- und Flissigphase befindet.
Bei, fiir die anaerobe Vergéarung charakteristischen, pH-Werten im Fermenter im Bereich
von 7 bis 8 liegen 40 % des Schwefelwasserstoffs in geloster, nicht dissoziierter Form vor.
Bedingt durch die Zudosierung von Eisenverbindungen und der damit hervorgerufenen
Fallungsreaktion des Schwefelwasserstoffs an den Metallverbindungen erfolgt eine Reduk-
tion des Anteil an geldstem Schwefelwasserstoff in der Fliissigphase und somit auch eine

deutliche Verminderung des Phaseniibergangs in die Gasphase. [§]

H.S(g)
I v

v
HS(aq) ¢ *H +HS —> H' +8"

4+—N THNY 4 —

L » Reaktion mit Metallionen und Fallung

Abbildung 4.8: Schema des Losungsgleichgewichtes und der chemischen Entschwefelung
mittels Sulfidfallung, [8]

Bei der Sulfidfdllung, einem Vertreter der fermenterinternen Entschwefelungsvariante,
erfolgt zunichst die Zugabe von Fe?*-Ionen direkt in den Fermenter. Auch die Zugabe
vor dem eigentlichen Vergédrungsprozess zu den Substraten ist méglich. Die Zugabe der
Fe?*-Tonen bewirkt die Bindung der S?>~-Ionen an die Fe?T-Ionen gemif Gleichung 4.7

und dadurch in weiterer Folge die Bildung von Eisen(II)-sulfid.
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527 4 Fe?t — FeS (4.7)

Das unlésliche Fallungsprodukt reichert sich als Salz in der Vergérungsmasse an. Dieser

Umstand fithrt im Laufe der Zeit zu einer Aufsalzung des anfallenden Gérrestes [63].

Fe?*-Ionen kénnen entweder in Form von Eisensalz oder Salzlosung eingebracht werden.
Als geeignete Salze fiir diesen Anwendungszweck haben sich Eisenchlorid und Eisen(II)-

sulfat erwiesen [8].

Die technisch einfache Durchfiihrbarkeit ist als Vorteil bei diesem Verfahren zu werten,
zumal lediglich ein Vorlagetank fiir das Salz und eine Dosiereinrichtung benotigt werden.
Ein Nachteil besteht in der geringen Lastwechseldynamik im Falle schwankender Schwe-
felgehalte in den Substraten [59].

Mit diesem Verfahren kann eine Entschwefelung von 2000 ppm-v Schwefelwasserstoff
im Rohbiogas auf 20 ppm-v Schwefelwasserstoff im entschwefelten Biogas erbracht werden
[65]. Um diesen Entschwefelungsgrad zu erreichen ist die Zugabe von 120 bis 160 g/Nm?
Rohbiogas notwendig. Urban et al. [8] geben fiir landwirtschaftliche Biogasanlagen einen
groben Richtwert von 33 g Fe/m? Substrat fiir die Rohbiogasentschwefelung an, wihrend
in Martens [66] ein Wert von etwa 0,0421 Eisensalzlosung/m? Rohbiogas zu finden ist. Das
Swedish Gas Center [67] berichtet von einer, mit diesem Verfahren erreichbaren, typischen
Endreinheit von 100 bis 150 ppm Schwefelwasserstoff im entschwefelten Biogas. Der letzt-
endlich erzielbare Entschwefelunggrad korreliert naturgeméfl mit der zugegebenen Menge

an Kisensalz sowie dem Gehalt an Schwefelwasserstoff im Rohbiogas.

Das Entschwefelungsverfahren mittels Fisenchelat beruht auf dem Prinzip einer Eisen-
Redox-Reaktion, mit deren Hilfe Schwefelwasserstoff zu elementarem Schwefel umgeformt

wird.

Bei diesem Verfahren findet die Entschwefelung dem Fermenter nachgeschaltet statt.
Dazu wird das aus dem Fermenter kommende Rohbiogas durch einen Behilter geleitet,
welcher mit einer wissrigen Losung aus Fe3T-Ionen aufgefiillt ist. Beim Durchstrémen des
Gases durch den Behilter wird eine Reaktion des im Rohbiogas enthaltenen Schwefel-
wasserstoffs mit den Fe3T-Ionen hervorgerufen. Die Reaktion bewirkt eine Reduktion der
Fe3*-Tonen zu Fe?*-Ionen unter gleichzeitiger Bildung von elementarem Schwefel (sieche
Gleichung 4.8).

HyS +2Fe3"L — 2Fe®>TL + S +2H™ (4.8)
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Der elementare Schwefel reichert sich in der Lésung an und wird, ab einem Gehalt von
10 bis 15 gew-%, mechanisch durch Filtrieren oder Dekantieren abgetrennt.
Die Regenerierung der reduzierten Fe?-Ionen erfolgt durch Aufoxidation zu Fe3*-Ionen

unter Zugabe von Sauerstoff und Wasser gemafi Gleichung 4.9.

4Fe* L 4+ Oy + 4H" — 4Fe3TL + 2H50 (4.9)

Die Ausfithrung der Regenerierung kann dabei auf zwei Arten realisiert werden. Die
eine Ausfithrung besteht darin, dass die Entschwefelung und die Reinigung in einem Be-
hélter, also rdumlich vereint, stattfinden. Dazu wird dem Behélter, den auch das Rohbiogas
zum Zweck der Entschwefelung durchstromt, Luft zugegeben, welche fiir die Regenerie-
rung benotigt wird. Die andere Moglichkeit beruht auf einer rdumlichen Trennung der
Entschwefelung und der Regenerierung. Dazu bedarf es zweier Behilter, so dass in einem
Behiélter die Entschwefelung durchgefiihrt wird und die beladene Losung anschlieflend ei-
nem zweiten Behélter zugefithrt wird. Im zweiten Behélter erfolgt ebenso ein Lufteintrag,
damit die Regenerierung ermoglicht wird, allerdings mit dem Vorteil, dass eine Verunrei-

nigung des Biogases mit Luft vermieden wird. [57]

Hohe Sauerstoffgehalte begiinstigen die Entstehung von Thiosulfaten. Diese Substan-
zen weisen zwar Vorteile wie die Stabilisierung der Chelatisierung sowie die Reduktion
des Chemikalienverbrauchs auf, auf der anderen Seite vermogen sie den pH-Wert negativ
zu verdndern. Erweist sich die Zugabe von Luft als zu hoch, werden die gebildeten Salze

mit Lauge neutralisiert, was eine direkte Auswirkung auf die Betriebskosten zur Folge hat.

Abhéngig von den Faktoren pH-Wert im Absorber und Kohlenstoffdioxidpartialdruck
im Rohbiogas stellen sich Kohlensdure- und folglich Karbonatbildung ein. In einigen Féllen

erfordert dies die Zugabe von Kalilauge in den Absorber. [59]

Dieses Verfahren ist dazu ausgelegt, um Schwefelmengen von 200 kg bis 20t pro Tag zu
bewiltigen. Dabei konnen bei Volumenstrémen von rund um 1000 m?/h Gase, die Schwe-
felwasserstoffgehalte von etwa 0,1 bis 3% aufweisen, entschwefelt werden [59]. Was die
Entschwefelungsleistung anbelangt, so ist die Erzielung von Entschwefelungsgraden von
etwa 99,9 % moglich [57].

In der Praxis ist das Entschwefelungsverfahren mittels Eisenchelat als LO-CAT — Pro-
zess bekannt. Fiir eine ndhere Beschreibung der Anlagenauslegung und der Betriebsweisen

sei an dieser Stelle auf die Fachliteratur [59, 65] verwiesen.

Das Entschwefelungsverfahren mit eisenhaltigen Reinigungsmassen wird, im Rahmen

der chemischen Verfahren, den adsorptiven Verfahren zugeordnet. Als Sorbentien kom-
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men Eisen(I1I)-hydroxid (Fe(OH)s), auch bekannt unter den Bezeichnungen Raseneisenerz

bzw. Luxmasse, oder Eisen(III)-oxid (Fe3O3) zum Einsatz.

Der Ablauf des Verfahrens bei Verwendung dieser beiden Sorbentien gestaltet sich sehr
dhnlich, Unterschiede gibt es lediglich hinsichtlich der Betriebsbedingungen.

Das Entschwefelungsverfahren mit eisenhaltigen Reinigungsmassen basiert auf der Che-
misorption von Schwefelwasserstoff durch die Reinigungsmasse und der damit einherge-
henden Abtrennung vom Biogasstrom. Dazu wird das aus dem Fermenter kommende Roh-
biogas durch einen Behélter geleitet, welcher mit der jeweiligen Reinigungsmasse gefiillt
ist. Dabei erfolgt im ersten Schritt des Verfahrens, der Beladung, die Reaktion von Schwe-
felwasserstoff mit der Eisenverbindung zu unloslichem Eisen(III)-sulfid und Wasser geméaf
den Gleichungen 4.10 und 4.11 (Gleichung 4.10 fir Eisen(III)-hydroxid und Gleichung 4.11
fiir Eisen(I1I)-oxid).

3H5S + 2F€(OH)3 — FegS3 + 6Hy0 (4.10)
3H5S + FesO3 — FeyS3 + 3H0 (4.11)

Simultan zur Beladung passiert eine teilweise Regenerierung, indem das wéhrend der
Beladung gebildete Eisen(III)-sulfid wieder aufoxidiert wird. Im Falle von Eisen(III)-
hydroxid wird diese Teilregenerierung durch Zugabe von Sauerstoff und Wasser erméglicht.
Eisen(III)-hydroxid sowie elementarer Schwefel stellen die Produkte dieser Teilregenerie-
rung dar (siehe Gleichungen 4.12 und 4.13).

2FeS + gog + 3H,0 — 2Fe(OH)3 + S (4.12)

2FeS + %OQ + 3H30 — 2Fe(OH)s3 + ng (4.13)

Analog dazu erfolgt im Falle von Eisen(III)-oxid die Teilregenerierung des gebildeten
Eisen(III)-sulfids mit Hilfe von Sauerstoff zu Eisen(III)-oxid und elementarem Schwefel
(siehe Gleichung 4.14).

2FeS + 202 — FesO3 + So (4.14)

Der zweite Teil der Regenerierung umfasst in beiden Féllen die Adsorption des ent-
standenen Schwefels an die Oberflache der Reinigungsmasse. Im Laufe der Zeit wird die
reaktive Oberflache fiir die Umsetzung des Schwefelwasserstoffs und die Anlagerung des
Schwefels in so erheblichem Mafle verringert, dass ein Austausch der Reinigungsmasse not-

wendig wird.
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Die Regenerierung der Reinigungsmasse ist ein sehr exothermer Prozess, der unter Um-
stinden zur Selbstentziindung fithren kann. Aus diesem Grund ist eine Uberwachung der

Temperatur wahrend der Regenerierung sehr empfehlenswert.

Analog zur Entschwefelung mittels Eisenchelat kann die Regenerierung auch hier entwe-

der rdumlich vereint in einem Behélter oder in zwei separaten Behéltern ausgefiihrt werden.

Im Hinblick auf die Betriebsbedingungen arbeitet das Verfahren mit Eisen(III)-hydroxid
bei Umgebungstemperaturen und wird in Turmentschweflern durchgefiihrt.

Was die Entschwefelungsleistung anbelangt, so wird in der Literatur bei Eingangskon-
zentrationen von weniger als 1000 ppm bzw. 5000 ppm Schwefelwasserstoff im Rohbiogas
bei optimaler Prozessauslegung- und steuerung von Konzentrationen im entschwefelten

Biogas von unter 1ppm bzw. 100 ppm berichtet [59].

Das Verfahren bei Einsatz von Eisen(IIT)-oxid benétigt Mindesttemperaturen von 12 °C,
wobei das Temperaturoptimum bei diesem Verfahren in einem Bereich von 25 bis 50 °C
liegt. Die Bindung von Schwefelwasserstoff an Eisen(III)-oxid wird durch Vorhandensein
eines Wasserfilms auf der Sorbensoberfliche beschleunigt [65].

Eisen-(III)-oxid ist in Form von Stahlwollen, imprégnierten Holzhackschnitzeln (Bela-
dung von 20 g Schwefelwasserstoff/100 g Holzhackschnitzel) und Pellets aus rotem Schlick
(Beladung von 50 g Schwefelwasserstoff/100 g Pellets bei einer Rohgaskonzentration von
1000 bis 4000 ppm), einem Abfallprodukt aus der Aluminiumproduktion, erhéltlich (Werte
der Beladungen aus [62]). Vorteilhaft bei der Verwendung von impragnierten Holzhack-
schnitzeln ist die Moglichkeit der simultanen Entfernung von Mercaptanen, da diese prin-
zipiell auch mit impréagnierten Holzhackschnitzeln abtrennbar sind [65, 68]. Als nachteilig
erweist sich die Verminderung ihrer Beladungskapazitit von ungefdhr ein Drittel pro Rege-
nerierung. Somit ist ein Einsatz der Holzhackschnitzel in etwa drei Betriebszyklen moglich,
bevor ein Austausch nétig wird [63].

Im praktischen Betrieb konnen Beladungskapazitaten von 85 % der theoretischen Bela-
dungskapazitét erreicht werden. Dies entspricht 0,56 kg Schwefelwasserstoff/kg Eisen(III)-
oxid. Eine Steigerung der Beladungskapazitat auf bis zu 2,5kg Schwefelwasserstoff/kg
Eisen(III)-oxid ist durch eine Situ-Zudosierung von einigen Zehntel-% Sauerstoff moglich.
[68]

Im Allgemeinen ldsst sich mit Entschwefelungsverfahren mit eisenhaltigen Reinigungs-
massen ein Schwefelwasserstoffgehalt im Rohbiogas von 50 bis 2500 ppm Schwefelwasser-
stoff auf 0 bis 10 ppm im entschwefelten Biogas reduzieren [67]. Anderen Literaturquellen
zufolge sind bei Einsatz dieses Verfahrens Konzentrationen von Schwefelwasserstoff im

entschwefelten Biogas von weniger als 10 ppm [61] bzw. weniger als 1 ppm [55] erzielbar.
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Sorptionskatalytische Entschwefelungsverfahren

Bei dem Prozess der chemischen Adsorption, auch Chemisorption genannt, ereignen sich
am Adsorbens zwei Vorgénge parallel. Zum einen findet die Adsorption der zu entfernen-
den Komponente an die Oberflache des Adsorbens statt. Zeitgleich erfolgt eine chemische
Reaktion dieser Komponente mit dem Adsorbens, so dass die Komponente nicht mehr
nur durch physikalische Kréfte an das Adsorbens gebunden ist, sondern eine chemische

Bindung vorliegt.

Das Charakteristikum sorptionskatalytischer Verfahren liegt nun darin, dass diese che-
mische Reaktion der zu entfernenden Komponente mit dem Adsorbens durch bestimmte
Stoffe katalysiert und dadurch eine Beschleunigung der Reaktion erzielt wird. Der Vorteil
der Sorptionskatalyse gegeniiber der ,einfachen“ Adsorption besteht in der verbesserten,
erhohten Beladungskapazitdt. Des Weiteren ermdoglicht die Anwesenheit von Katalysato-
ren das Ablaufen dieser Reaktion unter relativ milden Bedingungen [63]. Die starkeren
Bindungsenthalpien aufgrund der chemischen Bindung erweisen sich jedoch in Hinsicht

auf die Regenerierung als sehr nachteilig.

Schon die ersten Versuche mit, durch Jod aktivierter, Aktivkohle zeigten, dass durch
Zusatz von Jod die Oxidation von Schwefelwasserstoff zu elementarem Schwefel begiinstigt
wird [69]. Heute arbeiten die sorptionskatalytischen Verfahren zur Entfernung von Schwe-
felwasserstoff entweder mit Zinkoxid oder mit Aktivkohlen, die mit speziellen, katalytisch
wirkenden Stoffen impragniert bzw. dotiert sind. Zu diesen Stoffen zéhlen iiblicherweise

Kaliumjodid, Kaliumcarbonat und Kaliumpermanganat.

Sorptionskatalytische Entschwefelungsverfahren mit impréagnierten Aktivkohlen basie-
ren auf einer, in Gegenwart von Sauerstoff, durch die Aktivkohle katalytisch unterstiitzten
Oxidation von Schwefelwasserstoff zu elementarem Schwefel, geméafi Gleichung 4.15 [70].

2H,S + Oy AHikonle isg + 2H,0 (4.15)

Der genaue Reaktionsablauf gliedert sich laut Hedden et al. [69] in folgende Einzelschrit-
te (vgl. Abbildung 4.9):

Zunéchst erfolgt im Inneren der Aktivkohle, in den Poren, die Bildung eines Wasserfilms,
welcher die feste Phase {iberzieht. In diesem Wasserfilm l6sen sich Schwefelwasserstoff und
Sauerstoff, wobei Letzterer im Uberschuss vorhanden ist und im Zuge der Anlagerung an
die Oberfliche der Aktivkohle aktiviert (d.h. in reaktionsfihige Radikale gespalten) wird.
Der im Wasserfilm geloste Schwefelwasserstoff seinerseits dissoziiert, mit der Gasphase im
Gleichgewicht befindlich, entsprechend seiner Dissoziationskonstanten in H-Ionen sowie

SH™-Tonen. Die entstandenen SH™-Ionen diffundieren durch den Wasserfilm zur Aktivkoh-

95



Biogas und Verfahren zu dessen Aufbereitung
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Abbildung 4.9: Modell der Oxidation von Schwefelwasserstoff an Aktivkohle, [69]

lenoberflache, wo sie auf den zuvor aktivierten Sauerstoff treffen. Als Konsequenz dieses
Vorgangs findet eine Austauschreaktion an der Oberfliche der Aktivkohle statt, bei der
die SH™-Ionen mit dem aktivierten Sauerstoff zu OH™-Ionen und elementarem Schwefel
reagieren (siche Gleichung 4.16). In weiterer Folge rekombinieren die OH™-Ionen mit den

H*-Tonen wieder zu Wasser.

SH™ + Ouktiviert — OH™ + S (416)

Den eigentlich katalytischen Schritt wihrend des gesamten Reaktionsablaufes stellt die
Aktivierung des Sauerstoffs durch die Aktivkohle dar. Im letzten Schritt wird der gebil-
dete Schwefel an der inneren Oberflache der Aktivkohle adsorbiert, wahrend das ebenfalls
gebildete Wasser von der Katalysatoroberfliche desorbiert wird [70].

Aus der detaillierten Beleuchtung des Reaktionsablaufes ist ersichtlich, dass ein gewisses
Mafl an Feuchtigkeit im Inneren der Aktivkohlen fiir die katalytische Wirkung notwendig
ist. Diese Feuchtigkeit wird allméhlich dem Gasstrom, der Wasserdampf enthélt, entzogen

und im Korninneren aufgebaut [69].

Generell werden die erwdhnten sorptionskatalytischen Entschwefelungsverfahren dem
Fermenter nachgeschaltet ausgefithrt. Dazu wird das aus dem Fermenter kommende Roh-
biogas durch einen Behélter geleitet, welcher mit dem entsprechenden Adsorbens (Aktiv-
kohle, Zinkoxid) aufgefiillt ist. Durch das Durchstrémen des Gases durch den Behélter
wird eine Chemisorption des im Rohbiogas enthaltenen Schwefelwasserstoffs an das Ad-

sorbens hervorgerufen und somit Schwefelwasserstoff aus dem Rohbiogas entfernt.

Das Entschwefelungsverfahren mit Kaliumjodid imprignierter Aktivkohle erfordert das
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Vorhandensein von Sauerstoff und Wasser. In Anwesenheit von Wasser erfolgt die Bildung
eines Wasserfilms auf der Oberfliche der Aktivkohle, in welchem sich Schwefelwasserstoff
und Sauerstoff 16sen. Dabei reagieren die beiden Komponenten zu elementarem Schwefel
und Wasser (siehe Gleichung 4.15) bei Temperaturen von 50 bis 70 °C und Driicken von 7
bis 8 bar [62].

Das Reaktionsprodukt Schwefel wird an der inneren Oberfliche der Aktivkohle adsor-
biert und somit aus dem Biogas entfernt, wahrend das andere Produkt Wasser von der
Oberflache der Aktivkohle desorbiert wird. Die Regenerierung der beladenen Aktivkohle
ist grundsatzlich mit Heifldampf respektive Heiflgas, welche Temperaturen von iiber 450 °C
aufweisen, moglich, allerdings verbleibt eine gewisse Restbeladung auf der Aktivkohle. Im
Laufe der Zeit vermindert sich dadurch die Aufnahmekapazitit der Aktivkohle fiir Schwe-
fel, sodass ab einem bestimmten Zeitpunkt ein Austausch der Aktivkohle notwendig wird.
Um andernfalls eine Restbeladung der Aktivkohle im Rahmen der Regenerierung zu ver-
meiden, miisste Heildampf bzw. HeiBgas (beispielsweise Stickstoff) mit Temperaturen von
iiber 800 bis 850 °C verwendet werden.

Das katalytisch wirkende Kaliumjodid, welches einen Gewichtsanteil an der Aktivkohle
von 1 bis 5 gew-% hat, dient der Reaktionsbeschleunigung und reduziert die Entstehung

von Schwefelsaure.

Hinsichtlich der Beladungskapazititen und der zu erzielenden Endreinheit an Schwefel-
wasserstoff im entschwefelten Biogas werden in der Literatur Werte von 150 gew-% Schwe-
fel [59] respektive kleiner 1 mg Schwefelwasserstoff/m?® angegeben [63].

Als vorteilhaft bei diesem Verfahren sind die hohe Beladungskapazitdt, die niedrige
Betriebstemperatur und die hohe Reinheit im entschwefelten Biogas zu werten. Diesen
Vorteilen steht der Bedarf an Wasser und vor allem an Sauerstoff als schwerwiegender
Nachteil gegeniiber, der dieses Verfahren fiir die Entschwefelung luftfreier Biogase unge-
eignet macht. Eine Moglichkeit, diesen Nachteil zu umgehen und dieses Verfahren doch
fiir die Entschwefelung luftfreier Biogase nutzen zu kénnen, besteht in der Verwendung
von zwei parallel geschalteten Adsorbern, die wechselseitig beladen und regeneriert werden

konnen.

Das Entschwefelungsverfahren mit Zinkoxid verlangt Temperaturen im Bereich von 200
bis 400 °C. Bei diesen Bedingungen erfolgt die Reaktion von Schwefelwasserstoff mit Zink-
oxid zu Zinksulfid (unléslich) und Wasser (sieche Gleichung 4.17).

HyS + ZnO — ZnS + H20O (4.17)

Zusétzlich zu Schwefelwasserstoff kann ebenso die Abtrennung von Mercaptanen und

Carbonylsulfid mit Hilfe von Zinkoxid erreicht werden. Die Voraussetzung fiir die Abtren-
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nung von Mercaptanen und Carbonylsulfid ist eine vorhergehende Hydrolyse, welche durch
Beimengung von Kupferoxid oder Aluminiumoxid zum Zinkoxid erreicht werden kann. Zu-

dem sind Temperaturen von 200 bis 400 °C sowie die Gegenwart von Wasser notwendig [65].

Fiir die Entschwefelung wird in der Literatur ein Wert von 2,4 ¢ Zinkoxid angegeben,

der erforderlich ist, um 1g Schwefel zu entfernen [61].

Eine Regenerierung des beladenen Zinkoxids wird nicht vorgenommen, es wird stattdes-

sen deponiert und durch frisches Adsorbens ersetzt.

Bei Verwendung von Zinkoxid lassen sich Beladungskapazitiaten von 17 bis 40 gew-%
Schwefel pro kg Zinkoxid erzielen, wobei mit abnehmender Temperatur auch die Bela-
dungskapazitat sinkt [59]. Das Verfahren zeichnet sich durch einen sehr hohen Entschwe-
felungsgrad und einer daraus resultierenden sehr geringen Konzentration von Schwefelwas-
serstoff im entschwefelten Biogas von unter 1ppm bis hin zu wenigen ppb aus [59, 65].

Als Nachteil ist die hohe erforderliche Betriebstemperatur anzusehen, welche den Einsatz
dieses Verfahrens auf die Feinentschwefelung von Gasen, kombiniert mit anderen Verfah-

rensstufen, die ebenfalls auf hohem Temperaturniveau arbeiten, beschrinkt.
Absorptive Entschwefelungsverfahren

Schwefelwasserstoff kann prinzipiell durch Wéaschen mit physikalisch oder chemisch wir-
kenden Waschfliissigkeiten abgetrennt werden, jedoch erweist sich der Einsatz von Was-
chen fiir die selektive Schwefelwasserstoffentfernung als nicht wirtschaftlich. Aus diesem
Grund wird die Schwefelwasserstoffentfernung im Rahmen der Methananreicherung voll-
zogen, wo eine kombinierte Abtrennung von Kohlenstoffdioxid, Schwefelwasserstoff und
moglicherweise auch noch anderen Gasbegleitstoffen erfolgt. Deswegen findet sich eine
nidhere Beschreibung der absorptiven Verfahren im Kapitel Methananreicherung (siehe
Kapitel 4.2.2).

Bewertung der Entschwefelungsverfahren

Hinsichtlich der Biogasaufbereitung auf Erdgasqualitiat eignet sich unter den biologi-
schen Verfahren zur Entschwefelung nur der Biowéscher mit externer Regenerierung der
Waschfliissigkeit. Hierbei dient das Biowéscherverfahren nur zur Grobentschwefelung von
Biogas. Bedingt durch den erforderlichen Lufteintrag in das Biogas bei der internen Ent-
schwefelung im Fermenter und der Tropfkorperkolonne ist der Einsatz dieser Verfahren fiir
den gegebenen Zweck auszuschlieflen. (Die Sauerstoff- und Stickstoffabscheidung aus dem

Biogas gestalten sich technisch zu aufwendig und in Folge wirtschaftlich zu teuer.)
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Im Rahmen der chemischen Verfahren zur Entschwefelung wird die Sulfidfdllung im
Fermenter zur Aufbereitung des Biogases auf Erdgasqualitit als geeignet erachtet. Auch
dieses Verfahren ist nur zur Grobentschwefelung von Biogas gedacht, eine nachfolgende
Feinentschwefelung ist unumgénglich. Die Entschwefelungsverfahren mit eisenhaltigen Rei-
nigungsmassen hingegen sind in ihrer Anwendung stark riicklaufig. Die Griinde dafiir sind
im hohen Chemikalienverbrauch und den daraus resultierenden hohen Entsorgungskosten
sowie im nicht ganz unproblematischen Verhalten bei der Regenerierung zu finden.

Die sorptionskatalytischen Verfahren mit Verwendung von imprégnierten bzw. dotier-
ten Aktivkohlen oder Zinkoxid kommen in der Regel in der Feinentschwefelung von Biogas
zum Einsatz. Zinkoxid im Speziellen wird vorrangig dann zur Feinentschwefelung verwen-
det, wenn sehr hohe Reinheitsanforderungen an das entschwefelte Biogas gestellt werden.
Genauere Bewertungen der unterschiedlichen Entschwefelungsverfahren von Biogas in Hin-
blick auf die Kriterien Betriebs- und Investitionskosten, Lufteintrag und Entschwefelungs-

vermogen sowie weitere Details sind in den Literaturquellen [59, 65, 55] zu finden.

Trocknung

Rohbiogas, welches direkt aus der anaeroben Vergidrung in einem Fermenter stammt, ist
stets mit Wasserdampf gesittigt. Der absolute Wassergehalt des Biogases héngt dabei
primér von der Temperatur ab, bei welcher der Vergéarungsprozess stattgefunden hat [54].
Fiir den Gehalt an Wasser im Biogas wird in der Literatur von Werten von 5% bei einer
Temperatur von 35 °C berichtet [67].

Das direkt vom Fermenter kommende Rohbiogas enthélt zudem Feststoffpartikel, die zu
allererst zusammen mit Fliissigkeitstropfchen mit Hilfe von Filtern, Kiestopfen (Grobfil-

ter), Patronenfilter (Feinfilter) oder Zyklonabscheider abgetrennt werden [56].
Vortrocknung

Die einfachste Methode der Vortrocknung besteht aus der Kiihlung des warmen, aus dem
Fermenter kommenden Biogases in erdverlegten, kiihleren Rohrleitungen. Dabei erfolgt
die Kondensation von zumindest einem Teil des Wasserdampfes aus dem Biogas aufgrund
der im Erdreich herrschenden kiihleren Bedingungen. Das Kondensat kann an der tiefsten
Stelle der Rohrleitung abgeschieden werden. Der mit dieser Methode erreichbare Taupunkt
liegt, abhéngig von der vorherrschenden Witterung, im Bereich von 10 bis 15°C [57].

Eine andere Variante der Vortrocknung des Biogases stellt die Verdichtung dar. Im Zuge
der Verdichtung des mit Wasserdampf geséttigten Biogases fillt ein, aus Wasser und kon-
densierten Kohlenwasserstoffen bestehendes, Kondensat an, das mittels Tropfenabscheider

abgetrennt werden kann.
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Adsorptionstrocknung

Bei der Adsorptionstrocknung stehen als hygroskopisch wirkende Adsorbentien Kiesel-
gel, Molekularsiebe (Zeolithe), Aluminiumoxid sowie Magnesiumoxid zur Verfigung.

Die Voraussetzung fiir die Anwendung dieses Verfahrens stellt eine Vorreinigung des
Biogases dar. Mit dieser Vorreinigung wird eine Abtrennung von Verunreinigungen wie
beispielsweise Ol vor dem Eintreten des Biogases in den Adsorber erreicht. Wiirden die
Verunreinigungen in den Adsorber gelangen, so wiirde dies zu einer Bindung dieser Stoffe
an das Adsorbens und als Konsequenz zu einer reduzierten Aufnahmefahigkeit fiir Wasser

fithren.

Im Anschluss an die Vorreinigung wird das Biogas durch einen Behélter geleitet, welcher
mit dem jeweiligen Adsorbens gefiillt und als Festbettadsorber ausgefiihrt ist. Dabei er-
folgt die Adsorption des Wassers an das Adsorbens. Im Falle der Verwendung von Kieselgel
geschieht die Bindung entweder durch den Gleichgewichtseffekt oder durch Kapillarkon-
densation bei weitporigen Kieselgelen. Im Falle der Verwendung von Zeoliten erfolgt die
Bindung durch den kinetischen oder sterischen Effekt. Das Verfahren der Adsorptions-
trocknung wird in der Regel bei Umgebungstemperaturen und Driicken zwischen 6 und
10 bar durchgefiihrt.

Die Regenerierung des mit Wasser beladenen Adsorbens kann auf zwei unterschiedliche
Arten realisiert werden, ndmlich warm-regenerierend und kalt-regenerierend.

Das warm-regenerierende Verfahren basiert auf der Desorption durch Temperaturer-
héhung. Im Rahmen dieser Regenerierungsart wird der mit Wasser beladene Adsorber
entweder direkt beheizt und mit einem Spiilgas beaufschlagt oder im Gegenstrom von
einem HeiBBgas (Temperatur etwa 120 bis 150 °C) durchstromt. Als Heilgas kommt haupt-
séchlich ein Teilstrom des Feedgases oder des getrockneten Gases zur Anwendung, das
im Kreislauf gefithrt wird. Die hohen Temperaturen des Gases bewirken eine Desorption
des Wassers, das anschlieend mit dem Heifigas ausgetragen wird. In Abhéngigkeit von
Temperatur und Wassergehalt des Regenerierungsgases und Dauer des Spiilzyklus ergibt
sich ein gewisser Restwassergehalt des regenerierten, getrockneten Adsorbens, aus dem
wiederum der erzielbare Taupunkt und der Trocknungsgrad des getrockneten Biogases re-
sultieren. Der Einsatz dieses Verfahrens der Regenerierung beschrinkt sich aufgrund des
erhohten Energieaufwandes vorrangig auf groflere Durchsétze.

Bei dem kalt-regenerierenden Verfahren (Heatless-Dryer-Prinzip) erfolgt die Desorption
mittels Druckabsenkung bzw. Evakuierung und Aufgabe von Spiilgas. Als Spiilgas wird
ein entspannter Teilstrom (10 bis 25 %, meist aber 15%) des zuvor getrockneten Gases
verwendet. Das beladene Regenerierungsgas wird in der Regel nicht mehr dem Kreislauf

zuriickgefithrt sondern verworfen. Dieses Verfahren wird bei kleinen Durchflussmengen
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angewendet, da es nur dann wirtschaftlich ist. Das kalt-regenerierende Verfahren weist

gegeniiber dem warm-regenerierenden Verfahren mehrere Vorteile auf [59].
o technisch einfaches Verfahren
¢ Erzielung niedriger Taupunkte
e weniger Energie noch Warmeisolation erforderlich

o langere Lebensdauer des Adsorbens erreichbar, da es keiner thermischen Beanspru-

chung unterliegt

Um einen kontinuierlichen Betrieb zu ermoglichen, ist das Vorhandensein von mindes-

tens zwei Adsorbern erforderlich, die wechselseitig beladen und regeneriert werden.
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Abbildung 4.10: Beladungskapazitéit ausgewahlter Adsorbentien fiir Wasser, [71]

Zeolithe besitzen eine hohe Beladungskapazitit fiir Wasser bei Gasen mit geringer re-
lativer Feuchte (vgl. Abbildung 4.10). Sie ermoglichen eine niedrige Taupunkttemperatur
von bis zu -90 °C, erfordern jedoch bei der Regenerierung héhere Temperaturen und folg-
lich mehr Energie im Vergleich zu Kieselgel. Kieselgel hingegen wird vorzugsweise fiir
die Trocknung sehr feuchter Gase eingesetzt, da sie in diesem Anwendungsfall hohe Be-
ladungskapazitidten aufweisen. Mit diesem Adsorbens kénnen Taupunkte unterhalb von
-60°C erreicht werden. Aluminiumoxide wiederum kommen hautséchlich zur Trocknung

heifler Prozessgase zum Einsatz [65].

Mit dem Verfahren der Adsorptionstrocknung sind in Abhéngigkeit des verwendeten
Adsorbens Taupunkttemperaturen von mindestens -60 °C erzielbar [19]. Dieses Verfahren
kommt hauptséchlich fiir Volumenstréme im Bereich von 100 bis 100000 m?®/h zum Einsatz
[59].
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Generelle Vorteile der Adsorptionstrocknung gegeniiber Kondensationstrocknung und

Absorptionstrocknung sind in [59] aufgelistet und liegen in

o der hohen Aufnahmekapazitit von bis zu fast 40 gew-% fiir Wasser (spezielle Adsor-

bentien nehmen auch hohere Kohlenwasserstoffe und Olddmpfe auf)
e dem Erreichen sehr tiefer Taupunkte

e der Wiederverwendbarkeit der Adsorbentien durch die Mdéglichkeit einer Regenerie-

rung

¢ der verminderten Korrosionsgefahr in den Apparaten, da keine zusitzlichen Fliissig-

keiten fiir den Prozess bendttigt werden

e den geringen Betriebskosten.

Kondensationstrocknung

Das Verfahren der Kondensationstrocknung, welches auch als Kéltetrocknung bezeich-
net wird, basiert auf dem Prinzip, dass bei Unterschreiten des Taupunktes von Gasen
Kondensat ausfallt. Im Falle von Biogas erfolgt bei Abkiihlung des Biogases auf Tempe-
raturen unterhalb des Taupunktes die Bildung von Kondensat. Dabei gilt, dass sich umso

mehr Kondensat abtrennen lasst, je weiter die Temperatur herabgesetzt wird.

Im ersten Schritt des Verfahrens wird Biogas in einen Warmeaustauscher (Kéltemaschi-
ne) geleitet, in dem eine Abkiihlung auf 3 bis 5°C stattfindet. Bei diesen Temperaturen
kondensieren sowohl Wasserdampf als auch héhere Kohlenwasserstoffe. Das Kondensat
wird abgeschieden und anschlieffend erfolgt die Wiedererwidrmung des Biogases auf Tem-

peraturen im Bereich von 25 °C.

Durch Einsatz des Verfahrens der Kondensationstrocknung kénnen Taupunkte von 0,5 °C
[72] bis 1°C [59] erreicht werden. Weiters lasst sich der Gehalt an Wasserdampf durch An-
wendung dieses Verfahrens von etwa 3,1 vol-% bei 30 °C und Umgebungsdruck auf weniger
als 0,15vol-% vermindern [67]. Mit Hilfe einer Gasverdichtung vor der Abkiihlung wird

eine weitere Herabsetzung der Taupunkttemperatur ermdéglicht.

Dieses Verfahren unterliegt keiner Einschrénkung im Bezug auf die Hohe der Volumen-

strome [59].
Absorptionstrocknung

Bei der Absorptionstrocknung stehen als hygroskopisch wirkende Absorbentien Glykol,
Triethylenglykol sowie hygroskopische Salze zur Verfiigung. Glykol und Triethylenglykol
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sind physikalische Waschfliissigkeiten und besitzen die Fahigkeit, nicht nur Wasserdampf

sondern auch hohere Kohlenwasserstoffe aus dem Rohgas zu absorbieren.

Im Falle der Verwendung von Glykol respektive Triethylenglykol als Absorbens wird
Biogas im ersten Schritt des Verfahrens durch eine Kolonne geleitet. Typischerweise durch-
stromt das Biogas die Kolonne von unten nach oben. Im Gegenstrom dazu wird die Wasch-
fliissigkeit von oben zugegeben. Dabei erfolgt die Absorption des Wasserdampfes und der
hoheren Kohlenwasserstoffe, aber auch von Komponenten wie Schwefelwasserstoff und im
ganz geringen Ausmafl auch Kohlenstoffdioxid [63], an das Absorbens. Das Verfahren der
Absorptionstrocknung mittels Triethylenglykol wird in der Regel bei Umgebungstempera-
turen und Driicken zwischen 20 und 40 bar durchgefiihrt.

Die Regenerierung des gesattigten Glykols bzw. Triethylenglykols wird thermisch in
einer zweiten Kolonne, der Desorptionskolonne, durchgefiihrt. Hierbei wird die Waschfliis-
sigkeit auf 200 °C erhitzt. Folglich verdampfen die absorbierten Kompoenten wie Wasser
und andere Begleitstoffe. Das so gereinigte Absorbens wird wieder in den Kreislauf einge-

speist und in die Kolonne riickgefiihrt.

Die Trocknung mit Hilfe hygroskopischer Salze wird iiblicherweise in einer mit Salzgra-
nulat befiillten Kolonne vollzogen, die von unten von dem zu trocknenden Biogas durch-
stromt wird. Dabei erfolgt die Bindung des Wasserdampfes an das Salz. Mit zunehmender
Beladung mit Wasser 16st sich das Salz auf, wird fliissig und sammelt sich am Boden des
Absorbers. Gesittigtes, aufgelostes Salz wird aus diesem Grund aus der Kolonne abgelas-

sen und durch neues Granulat ersetzt.

Mit dem Verfahren der Absorptionstrocknung mittels Glykol bzw. Triethylenglykol wer-
den Taupunkte von -5 bis zu -15°C bei Umgebungsdruck erméglicht [72]. Durch die Ab-
sorptionstrocknung mit hygroskopischem Salz kann eine Herabsetzung des Taupunktes bei
einem, bei Umgebungstemperatur gesittigten, Gas um 10 bis 15 °C, abhéngig vom ver-

wendeten Salz, erreicht werden [57].

Als nachteilig bei diesem Verfahren erweisen sich der hohe apparative Aufwand und die
daraus resultierenden hohen Kosten. Deshalb kommt dieses Verfahren hauptséchlich erst
fiir groflere Volumenstréme zum Einsatz. In der Literatur finden sich allerdings wider-
sprichliche Angaben iiber die Hohe der Volumenstrome, denn die Werte fiir die ékono-
misch vertretbaren Gasvolumenstréme reichen von iiber 500 m3/h [59] bis hin zu einigen
10000 m?3 /h [65].

Bewertung der Trocknungsverfahren

In Hinsicht auf die Aufbereitung von Biogas auf Erdgasqualitit sind unter den Verfah-
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ren zur Trocknung von Biogas die Adsorptionstrocknung und die Kondensationstrocknung
die Verfahren der Wahl. Die Absorptionstrocknung scheidet aufgrund der erst bei hohe-
ren Durchsdtzen gegebenen Wirtschaftlichkeit aus. Bei der Kondensationstrocknung ist
zu beachten, dass nur durch alleinige Anwendung dieses Verfahren die Kriterien fiir die
Einspeisung ins Erdgasnetz nicht erfiillt sind.

Welches Verfahren bzw. welche Kombination von Verfahren schlussendlich fiir den ge-
gebenen Fall zum Einsatz kommt, hdngt im Wesentlichen von dem gewéhlten Methanan-

reicherungsverfahren und dem Biogasvolumenstrom ab.

Biogasfeinreinigung

Organische Siliziumverbindungen, so genannte Siloxane, sind chemisch gesehen Sauerstoff-
verbindungen des Siliziums mit der allgemeinen Summenformel H3Si—[O—SiH2]n-O-SiHs.
Siloxane treten bei der Kofermentation von Lebensmittelresten oder industriellen Abféllen
auf und sind, wenn iiberhaupt im Biogas zu finden, nur in sehr geringen Mengen vorhan-
den.

Auch hohere und halogenierte Kohlenwasserstoffe (meist chlor- und fluorhaltige Kompo-
nenten) sind in Biogas, das aus der Fermentation landwirtschaftlicher Substrate gewonnen

wurde, nur in sehr geringen Mengen enthalten.

Fiir die Abtrennung von Siloxanen und héheren Kohlenwasserstoffen kommen vorrangig
adsorptive Verfahren mit Aktivkohle zum Einsatz. Dabei ist zu beachten, dass die Aktiv-
kohle nur eine begrenzte Beladungskapazitét fiir Siloxane aufweist. In der Literatur wird
dafiir ein theoretischer Wert von 15gew-% bei Abwesenheit von hoheren Kohlenwasser-
stoffen angegeben. Sind zusétzlich zu den zu entfernenden Siloxanen auch noch hohere
Kohlenwasserstoffe und Wasserdampf im Biogas vorhanden, so findet eine konkurrierende
Adsorption an der Aktivkohle statt. Dies hat zur Folge, dass bereits adsorbierte Siloxane
von den hoheren Kohlenwasserstoffen respektive vom Wasserdampf von ihren Adsorptions-
platzen verdringt werden. Aus diesem Grund ist hinsichtlich der Beladungskapazitéit von
Aktivkohle fiir Siloxane in der Praxis von einem Wert von 10 gew-% auszugehen. Ferner
ist das zu reinigende Biogas vor Eintritt in die Adsorptionskolonne zu trocknen. Hierbei
ist eine relative Feuchte von maximal 30 bis 40 % empfehlenswert, da bei hoheren Feuch-
tegehalten mit dem Auftreten von Kapillarkondensation zu rechnen ist. In diesem Fall
ware aufgrund der vollgesogenen Aktivkohle keine weitere Gasreinigung mehr moglich.
Eine Regenerierung der beladenen Aktivkohle ist prinzipiell thermisch oder durch Druck-
absenkung bzw. Evakuierung moglich. Im praktischen Betrieb ist die Aktivkohle nur fir
den einmaligen Gebrauch vorgesehen und wird dann ausgetauscht und entsorgt. [65]

Weitere mogliche Verfahren fiir die Abtrennung von Siloxanen aus Biogas sind einer-
seits kryogene Verfahren, bei denen die organischen Siliziumverbindungen bei Abkiihlung

des Biogases auf bestimmte Temperaturen kondensieren und somit aus dem Biogas ab-
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geschieden werden [16]. Andererseits ist die Anwendung absorptiver Verfahren, bei denen

die Siloxane in physisorptiven Waschfliissigkeiten gebunden werden, moglich [72].

Die Abtrennung von Ammoniak aus einem Gasstrom wird im industriellen MaBstab
mittels einer Wésche mit verdiinnter Schwefel- oder Salpetersidure durchgefiihrt. Fiir die
Biogastechnik ist dieses Verfahren auf Grund des hohen apparativen Aufwandes wirtschaft-
lich nicht tragbar. Stattdessen erfolgt die Abtrennung von Ammoniak entweder durch
Adsorption an mit Phosphorsidure impréagnierter Aktivkohle. Eine andere Moglichkeit der
Ammoniakabtrennung besteht im Rahmen der Methananreicherungsprozesse. [67]

Bei der Giilleverwertung und insbesondere bei Einsatz von Abfallen aus der Fischver-
arbeitung oder der Lebensmittelindustrie kann - in Abhéingigkeit von der Stabilitdt des
Faulprozess - Ammoniak in relevanter Menge auftreten. An sich wird Ammoniak nur bei
hohen pH-Werten aus dem im fliissigen Gérgut enthaltenen Ammonium freigesetzt und

lasst sich damit auch durch entsprechende Fahrweise der Biogasanlage begrenzen. [56]

4.2.2 Methananreicherung

Unter dem Begriff der Methananreicherung wird die Abtrennung der inerten Komponente
Kohlenstoffdioxid aus dem Biogas verstanden. Infolge der Entfernung des Kohlenstoffdi-
oxids findet eine relative Steigerung des Anteils an Methan, also eine Anreicherung an
Methan, im Biogas statt. Nachfolgend werden die zur Verfiigung stehenden Verfahren der
Methananreicherung beschrieben. Dabei werden sowohl das zugrundeliegende Verfahrens-
prinzip als auch die heute bestehenden und zur Anwendung kommenden Gesamtverfahren

nédher diskutiert.

Absorptive Verfahren

Der Begriff Absorption bezeichnet die Aufnahme von Gasen in einer (Wasch-)Fliissigkeit,
welche auch Losungsmittel genannt wird [73, 74].

Im Bereich der Gasproduktion und -aufbereitung werden absorptive Verfahren hautséch-
lich zur Abtrennung von sauren Gasbestandteilen wie beispielsweise Schwefelwasserstoff
und Kohlenstoffdioxid herangezogen [74].

Im Rahmen der absorptiven Verfahren werden Gas und Waschfliissigkeit in Kontakt
gebracht, wodurch ein Ubertritt von Komponenten von der Gas- in die Fliissigphase er-
folgen kann. Grundsétzlich kann jede Gaskomponente in jeglicher Waschfliissigkeit gelOst
werden, allerdings unterscheiden sich hierbei die Bindungskréfte der Komponenten in der
jeweiligen Fliissigkeit.

Die Absorption kann entweder von physikalischer Natur (physikalische Absorption) oder
von chemischer Natur (chemische Absorption) sein. Die Einteilung in die vorliegende Ab-

sorptionsart wird anhand der Bindungskréfte getroffen. Bei der physikalischen Absorption
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wird die Gaskomponente lediglich durch van der Waal “sche Krafte an die Waschfliissigkeit
gebunden. Bei der chemischen Absorption hingegen sind die Bindungskréfte hoher, da hier
eine Reaktion der Gaskomponente mit der Waschfliissigkeit erfolgt.

Die Bindungskraft wiederum hat direkten Einfluss auf die Loslichkeit einer Gaskompo-
nente in der Waschfliissigkeit. Mit zunehmender Bindungskraft einer Waschfliissigkeit fiir
eine Gaskomponente erhéht sich die Loslichkeit der jeweiligen Komponente in der Fliissig-
keit und daraus resultierend die Menge dieser Komponente, die aus dem Gas abgetrennt
werden kann (bei gleichen Partialdriicken aller Gaskomponenten) [59].

Auf die Absorption kann durch vorherrschende Bedingungen Einfluss genommen wer-
den. Generell begiinstigen niedrige Temperaturen respektive hohe Driicke die Absorption.

Die chemische Absorption ermdoglicht, infolge der hoheren Bindungskréifte und der ein-
hergehenden besseren Loslichkeit, eine grofiere Beladung der Waschfliissigkeit im Vergleich
zu der physikalischen Absorption. Auflerdem erlaubt die chemische Absorption eine un-
gleich groflere Selektivitit in Hinsicht auf die gezielte Abtrennung spezifischer Komponen-
ten.

Um bei wechselnden Beladungen des Biogases glinstige Absorptionsverhéltnisse einzu-
stellen, werden zum Teil auch chemische und physikalische Absorption kombiniert einge-
setzt.

Der grofie Nachteil der chemischen Absorption ergibt sich in Hinblick auf die Regene-
rierung. Die Kehrseite der hoheren Bindungskrifte stellt der hohere thermische Aufwand,
der fiir die Regenerierung erforderlich ist, dar. Falls eine Regenerierung eines beladenen
chemischen Waschmittels {iberhaupt moglich ist, dann kann diese nur durch Auskochen
realisiert werden. Demgegeniiber erfolgt die Regenerierung eines beladenen physikalischen
Waschmittels iiblicherweise mittels Druckabsenkung und Strippen mit einem Inertgas [75].

Fallweise erfolgt der Strippvorgang auch in Kombination mit einer leichten Erwarmung.

Fiir absorptive Verfahren steht eine Vielzahl an verschiedenen physikalischen und che-
mischen Waschflussigkeiten zur Verfiigung. Dementsprechend vielféltig ist die Auswahl an
moglichen Waschverfahren zur Abtrennung von Kohlenstoffdioxid und gegebenenfalls auch
noch weiteren Gaskomponenten wie Schwefelwasserstoff aus Gasstromen. An dieser Stelle
sei auf die Literaturquellen [59, 65, 8, 76] verwiesen, in denen sdmtliche Absorptionsver-
fahren aufgelistet sind.

Im Bereich der Biogasaufbereitung konnten sich zum Zweck der Abtrennung von Koh-
lenstoffdioxid im Rahmen der Methananreicherung bei den physikalischen Waschfliissig-
keiten vor allem Wasser und organische Losungsmittel bestehend aus Polyglykolethern
durchsetzen [77].

Bei den chemischen Waschfliissigkeiten kommen hauptséichlich Alkanolaminlésungen
zum Einsatz [63]. Unter den Alkanolaminen finden vor allem primére (MEA), sekundére
(DEA) und tertidire (MDEA) Amine Anwendung (Struktur in [77] veranschaulicht) [78].
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Diese Amine besitzen unterschiedliche Eigenschaften in Hinsicht auf die Selektivitdt ge-
geniiber Kohlenstoffdioxid und Schwefelwasserstoff, auf die Beladungskapazitéat fiir diese
beiden Gase sowie auf Korrosions- und Umweltverhalten [8].

Tendenziell ldsst sich das Verhalten von den priméren Aminen hin zu den hoéheren
Aminen durch eine sinkende Beladungskapazitiat aber auch einen geringeren energetischen
Aufwand fiir die thermische Regenerierung charakterisieren.

Alkanolamine im Allgemeinen neigen dazu sich mit der Zeit zu zersetzen, wobei die
Zersetzungsneigung durch hohe Temperaturen, wie sie eben besonders bei der thermi-
schen Regenerierung auftreten, begiinstigt wird. Zudem weisen sie eine Empfindlichkeit
gegeniiber Sauerstoff auf, da eine Umwandlung von Aminen zu organischen Sduren wie

Essigsidure, Ammoniak und Amiden in Gegenwart von Sauerstoff moglich ist. [77]

Nachfolgend werden nun die Absorptionsverfahren beschrieben, die auf den genannten
Waschfliissigkeiten basieren. Das Grundprinzip, auf dem all diese Verfahren beruhen, stellt
die unterschiedliche Loslichkeit von den im Biogas enthaltenen Komponenten, in diesem

Fall primér von Kohlenstoffdioxid und Methan, in den jeweiligen Waschfliissigkeiten dar.

Das Verfahren der Druckwasserwdsche basiert auf der ungleich besseren Loslichkeit von
sowohl sauren Gaskomponenten wie Kohlenstoffdioxid und Schwefelwasserstoff als auch
basischen Gaskomponenten wie Ammoniak in Wasser in Vergleich zu hydrophoben Gas-

komponenten wie Kohlenwasserstoffen (vergleiche Tabelle 4.5) [79].

Die Loslichkeit der Komponenten im Wasser und auch die Beladungskapazitit konnen
durch das Vorherrschen niedriger Temperaturen oder hoher Driicke gesteigert werden.

So ermdglicht eine Abkiihlung des Waschwassers von 25 auf 7 °C in etwa eine Verdoppe-
lung der Beladungskapazitét [8]. Auch eine Erhohung des Druckes bewirkt eine Steigerung

der moglichen Beladungskapazitét.

Tabelle 4.5: Loslichkeiten der Hauptkomponenten von Biogas in Wasser, [80]
Biogaskomponente Loslichkeit bei 1 bar Partialdruck
des gelosten Gases [mmol/(kg bar)]

0°C 25°C
Kohlenstoffdioxid 75 34
Methan 2,45 1,32
Schwefelwasserstoff 205 102

Im ersten Schritt des eigentlichen Absorptionsverfahrens mit Wasser gelangt das ver-
dichtete Biogas in eine Absorptionskolonne, die zum Zweck der Vergrofierung der Kon-
taktflache von Waschwasser und Biogas als Fiillkbrperkolonne ausgefiihrt ist. Das Biogas

tritt am Boden der Kolonne ein und durchstrémt sie von unten nach oben. Im Gegenstrom
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zum Biogas wird Waschwasser aufgegeben. Sobald es zum Kontakt der Gas- mit der Fliis-
sigphase kommt, findet die Absorption des Kohlenstoffdioxids und Schwefelwasserstoffs in
das Waschwasser statt. Zusétzlich wird auch Ammoniak absorbiert sowie noch eventu-
ell im Biogas vorhandene Stdube und Mikroorganismen vom Waschwasser aufgenommen.
Zudem erfolgt die Absorption von Methan in Wasser, allerdings nur in sehr geringem Aus-
mafl. Das nun methanangereicherte und mit Wasserdampf geséttigte Biogas verldsst die
Absorptionskolonne am oberen Ende, wéhrend sich am Boden der Kolonne das beladene
Waschwasser sammelt.

Mit dem beladenen Waschwasser kann nun auf zwei unterschiedliche Arten verfahren

werden.

=

Abbildung 4.11: Schema des Durchflusssystems (links) und Zirkulationssystems (rechts)
bei der Druckwasserwésche, [79]

Findet das Durchflusssystem Anwendung, so wird keine Regenerierung des Waschwas-
sers vorgenommen (vgl. Abbildung 4.11). Bei diesem System wird das Waschwasser nur
fiir einen einmaligen Gebrauch in der Absorptionskolonne verwendet und danach aus dem
System ausgeschleust. Mit dieser Variante konnen die gréffiten Reinheiten erzielt werden.
Das Durchflusssystem ist nur dort sinnvoll einsetzbar, wo Wasser billig zur Verfiigung
steht und ist somit préadestiniert fiir den Einsatz in Kldranlagen. Das beladene Wasch-
wasser wird nach dem Gebrauch direkt in die Klaranlage geleitet. Dieses Verfahren wird
heute, auch aufgrund der hohen Wasserverbréuche, nicht mehr eingesetzt [81].

Steht hingegen nur Trinkwasser zur Verfiigung, so wird das Zirkulationssystem bevor-
zugt. Bei diesem System erfolgt eine zweistufige Regenerierung des beladenen Waschwas-
sers (sieche Abbildung 4.12). Zunéchst wird das Waschwasser vom Boden der Absorp-
tionskolonne einer zweiten Kolonne, der sogenannten Flash-Kolonne, zugefiihrt. In dieser
Kolonne wird das unter Druck stehende Waschwasser auf einen mittleren Druck entspannt,
wobei Gas entweicht, das zu grofien Teilen aus Methan besteht. Ublicherweise wird dieses
Gas zum Zweck der Ausbeutesteigerung wieder vor die Absorptionskolonne zuriickgefiihrt
und dem Biogas zugemischt. Im né&chsten Schritt der Regenerierung wird das Waschwasser

weiter in die sogenannte Desorptionskolonne geleitet. In dieser Kolonne, die gleich wie die
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Absorptionskolonne ausgefiihrt ist, wird das Waschwasser von oben aufgegeben wéihrend
im Gegenstrom dazu bei atmospharischen Bedingungen Inertgas eingeblasen wird. Dieser
Strippvorgang bewirkt das Ubertreten der im Waschwasser gelosten Komponenten (Koh-
lenstoffdioxid, Schwefelwasserstoff, Methan, Ammoniak) in die Gasphase. Das Inertgas,
das nun tUberwiegend mit Kohlenstoffdioxid und Schwefelwasserstoff beladen ist, verldsst
die Kolonne am oberen Ende, wird anschliefend aufgrund der Methanfracht einer thermi-
schen Nachbehandlung unterzogen und schlussendlich in die Atmosphére abgelassen [57].
Das nun regenerierte Waschwasser, das sich am Boden der Desorptionskolonne sammelt,
wird wieder dem Kreislauf zugefiihrt und zur Absorptionskolonne geleitet.

Bei der Kreislauffiihrung von Waschwasser wird stédndig ein kleiner Teil durch Frisch-
wasser ausgetauscht, da es in der Desorptionskolonne aufgrund der hohen Léslichkeit von
Schwefelwasserstoff in Wasser nicht gelingt, den gesamten Schwefelwasserstoff aus dem
Waschwasser abzutrennen. Im Falle des Einsatzes von Luft als Inertgas fiir den Strippvor-
gang ist es auflerdem moglich, dass ein Teil des Schwefelwasserstoffs durch den Lufteintrag
zu elementarem Schwefel oxidiert, der sich in weiterer Folge im System anreichert und in

Folge Verstopfungen verursachen kann [67].

Ein Beispiel eines Gesamtverfahrens der Druckwasserwésche, welches die Aufbereitung

von Biogas auf Erdgasqualitiat ermoglicht, ist in Abbildung 4.12 darstellt.

Griines Gas, feucht

97,5 % CH,
2,0% CO, <
0,5 % Inerte Abgas
1.346 Nm#h
Trockner 32 % CO,
0,8 % CH,
Wascher | .
Entspannungstank | Stripper
]l &=
Grines Gas, trocken M-
533 Nmy/h
97,5 % CH, Rohes Biogas
2,0% GO, 53,0 Vol % CH,
0,5 % Inerte 44,2 % CO,
-80 °C Taupunkt Etwa 9 barG
i .
Luft
Eingangs- Kompressor ‘
separator |
o L R Le
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1.000 Nmy/h Wasser-
53,0 Vol % CH, pumpe
44,2 % CO, E iﬂ
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17. 01. 2006 Methanwertverlust 20%
eco Naturgas Handels GmbH  Strippungsiuft 200 %
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Typ 1.000 Leistung (Brennw.) 6,736

Abbildung 4.12: FlieSbild des Verfahrens der Druckwasserwésche zur Methananreiche-
rung, [80]
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Aus der Abbildung ist ersichtlich, dass Biogas vor Eintritt in die Absorptionskolonne
noch einige Verfahrensstufen durchlauft. Zunéchst wird das Biogas einer Vorreinigung zur
Abscheidung von Wassertropfchen und Schwebstoffen sowie einer Verdichtung unterzogen.
Die Verdichtung ist meist mehrstufig und mit Zwischenkiihlung ausgefiithrt. Danach wird
das Biogas, das nun bei einem Druck zwischen etwa 6 bis 10 bar vorliegt, der Absorpti-
onskolonne zugefithrt. Das Waschwasser in der Kolonne weist je nach Verfahrensauslegung
5 bis 25°C auf. Im Anschluss an die Absorption muss das wasserdampfgesattigte Biogas
noch getrocknet werden. Die Trocknung erfolgt meist mittels einer Adsorption an Moleku-
larsieben. Schliefllich verlédsst das gereinigte, getrocknete und methanangereicherte Biogas

das System.

Mit dem Verfahren der Druckwasserwésche kann ein Methananteil im angereicherten
Biogas von tiber 98 % erreicht werden [64]. Der Gehalt an Schwefelwasserstoff kann zuver-
lissig auf die in den Einspeisekriterien geforderten 5mg/m? reduziert werden, wenn der
Schwefelwasserstoffgehalt im Rohbiogas den Wert von 5000 ppm nicht iibersteigt. Falls der
Schwefelwasserstoffgehalt im Rohbiogas deutlich iiber diesem Wert liegt, so muss entweder
eine Grobentschwefelung vor Eintritt des Biogases in die Druckwasserwésche oder aber ei-
ne Feinreinigung im Anschluss an die Absorption vorgesehen werden. Der Methanschlupf,
der im Rahmen dieses Verfahrens entsteht, ist mit einem Wert von unter 1% zu beziffern
[81, 82, 64].

Ein grofler Vorteil dieses Verfahren besteht in der Flexibilitét. So kann der Biogasdurch-
satz tiber die Drehzahlregelung an den Kompressoren innerhalb eines gewissen Bereiches
eingestellt werden. Auflerdem ist es moglich, Druck- und Temperaturniveau dem Kohlen-
stoffdioxidgehalt im Biogas anzupassen. Weitere Vorteile sind der kontinuierliche, vollau-
tomatische Betrieb sowie die leichte Wartung der Anlage und die in der Praxis erprobte
Zuverlassigkeit. Zudem ist es mit Hilfe dieses Verfahrens moglich, ein zu 100 % feuchtes
Gas aufzubereiten und nachfolgend zu trocknen und auch die simultane Absorption von
Komponenten wie Schwefelwasserstoff und Ammoniak erweist sich als vorteilhaft. Einen
weiteren Vorteil liefert die Waschfliissigkeit, denn Wasser ist meist leicht verfiigbar, unge-
fahrlich und weist giinstige Umwelt- und Korrosionseigenschaften auf.

Als nachteilig ist bei diesem Verfahren der hohe Energiebedarf fiir die Umwélzung der

doch erheblichen Mengen an Waschwasser zu werten. [59]

Diese groflen Mengen an Waschfliissigkeit ergeben sich bei der Verwendung von Wasser
aufgrund der geringen Beladungskapazitdten von Wasser fiir Kohlenstoffdioxid. Andere,
ebenfalls physikalisch wirkende, Waschfliissigkeiten weisen deutlich héhere Beladungska-
pazititen fiir Kohlenstoffdioxid auf (vgl. Tabelle 4.6). Beispiele fiir diese Waschfliissigkeiten

sind Selexol und Genosorb.
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Tabelle 4.6: Vergleich der Loslichkeiten der Hauptkomponenten von Biogas in physisorp-
tiven Waschfliissigkeiten, [8]

Biogaskomponente Waschmittel

Wasser Genosorb 1753
Kohlenstoffdioxid ~ 1700 mg/1 bei 20°C 3,191/1
Methan 25 mg/1 bei 17°C 0,206 1/1
Schwefelwasserstoff 6720 mg/1 bei 20°C 21,63 1/1

Das Verfahren der Selexolwische stellt, wie die Druckwasserwésche auch, ein physikali-
sches Absorptionsverfahren dar. Selexol, der Markenname von Polyethylenglykoldimethy-
lether [8], ist weder giftig noch korrosiv und z&hlt mit zu den am besten geeigneten, um
Kohlenstoffdioxid und parallel dazu auch Schwefelwasserstoff aus einem Gas abzutrennen.

Auch dieses Verfahren macht sich die bessere Loslichkeit von Gaskomponenten wie Koh-
lenstoffdioxid und Schwefelverbindungen im Vergleich zu Methan zunutze. Zudem vermag
Selexol neben Schwefelwasserstoff und Kohlenstoffdioxid sowohl organische Schwefelver-

bindungen und Wasser zu absorbieren [83] als auch Ammoniak [59].

Das eigentliche Absorptionsverfahren mit Selexol gleicht dem der Druckwasserwésche
(siehe Abbildung 4.13), Unterschiede gibt es lediglich hinsichtlich der Betriebsbedingun-
gen. So arbeitet die Selexolwésche bei Temperaturen von 40 °C respektive im Bereich um
0°C bei gekiihlten Prozessen und Driicken von 20 bis 30 bar.

Propan 95
\ Z 0 Gasanalyse Odorierung
@ Absorptions-
Verdampfer C I;] kolonne Abgas
4_‘ <~ —Flash-
Aufbereitetes behélter Bio-
Gas filter
Gas-
Pufferspeicher trockner
Desorptions-
A kolonne
Biogas W  —
asser- |l
0 abscheider Q—
T | Luftgeblase
Wasser- E{fr::er
abscheider Selexol-

H2S- Kompressor pumpe
Abtrennung 1

Gaskiihler Chiller

Abbildung 4.13: Flief3bild des Verfahrens der Selexolwésche zur Methananreicherung, nach
[67]

Die Regenerierung der beladenen Waschfliissigkeit gestaltet sich, abhéngig davon welche
Komponenten aus dem Gas absorbiert wurden, unterschiedlich. Im Falle einer ausschlief3-

lichen Absorption von Kohlenstoffdioxid (moglich, wenn Biogas vor Absorption einer Ent-
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schwefelung und Trocknung unterzogen wurde), und in geringem Mafle Methan, erfolgt die
Regenerierung, gleich wie bei der Druckwasserwiasche mit Zirkulationssystem, zweistufig.
Zunéchst wird die Waschfliissigkeit in einem Flash-Behalter auf mittleren Druck entspannt
und das dabei freigesetzte, methanreiche Gas wird vor die Absorptionskolonne zuriickge-
fiihrt. Danach erfolgt in der Desorptionskolonne das Strippen des Selexols mit Luft bei
entweder atmosphérischem Druck oder geringem Unterdruck. Das Kohlenstoffdioxid-Luft-
Gemisch wird in die Umgebung abgelassen. Das nun regenerierte Selexol wird wieder dem
Kreislauf zugefithrt und zur Absorptionskolonne geleitet.

Erfolgt neben der Absorption von Kohlenstoffdioxid auch jene von Schwefelverbindungen
und Wasser in Selexol, so ist eine thermische Regenerierung der beladenen Waschfliissig-
keit mittels Auskochen mit Hilfe von Dampf unumgénglich, um eine ausreichende Reinheit
der regenerierten Waschfliissigkeit wiederherzustellen. Der Energiebedarf, der fiir die ther-
mische Regenerierung aufzuwenden ist, ist in diesem Fall als sehr hoch zu beziffern. Der
beladene Dampf, der aus der Desorptionskolonne abgefiihrt wird, muss zwecks Riickkon-
densation des Waschmittels sowie Auffangen der Schwefelverbindungen einer Nachbehand-

lung unterzogen werden.

Mit dem Verfahren der Selexolwésche kann ein Methananteil im angereicherten Biogas

von iiber 96 % erreicht werden [45].

Die Vorteile des Verfahrens der Selexolwésche im Vergleich zur Druckwasserwésche lie-
gen in der signifikant héheren Loslichkeit von Kohlenstoffdioxid und Schwefelwasserstoff.
Im Falle einer ausschliellichen Absorption von Kohlenstoffdioxid ist daher in weiterer
Folge weniger Waschfliissigkeit erforderlich, um dieselbe Menge an Kohlenstoffdioxid aus
dem Biogas zu entfernen, wodurch auch der energetische Aufwand fiir die Umwélzung
der Waschfliissigkeit um ein Vielfaches sinkt. Somit stellt die Selexolwésche die energe-
tisch giinstigere Alternative zur Druckwasserwésche dar [59]. Die simultane Absorption
von Schwefelverbindungen und Wasser erweist sich einerseits als Vorteil, da dadurch am
Ende des Verfahrens das Biogas zugleich methanangereichert, entschwefelt und getrocknet
vorliegt. In Hinsicht auf die ungleich aufwendigere Regenerierung stellt dies andererseits
einen Nachteil dar. Einen weiteren Vorteil liefert die Waschfliissigkeit, denn Selexol hat
einen geringen Dampfdruck, sodass der Verlust an Waschfliissigkeit als zu vernachléssi-
gend betrachtet werden kann [77, 83].

Das Verfahren der Genosorbwdsche ist, wie die Druckwasserwésche und die Selexol-
wasche auch, ein physikalisches Absorptionsverfahren. Genosorb, der Markenname fiir
Tetraethylenglykoldimethylether [8], weist giinstige Korrosionseigenschaften auf und er-
moglicht neben der Absorption von Kohlenstoffdioxid und Schwefelwasserstoff auch die

Absorption von Wasser [8].
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Das eigentliche Absorptionsverfahren mit Genosorb funktioniert ebenfalls dhnlich wie
die Druckwasserwésche, Unterschiede bestehen lediglich hinsichtlich der Betriebsbedingun-
gen. So arbeitet die Genosorbwésche bei Temperaturen im Bereich von 20 bis 40 °C und
Driicken von 7 bar [8]. Die Regenerierung der beladenen Waschfliissigkeit erfolgt zweistufig.

Zunéachst wird die Waschfliissigkeit auf 50 °C erwarmt [8] und anschlieBend in einem
Flash-Behélter entspannt, wobei das dabei freigesetzte, methanreiche Gas vor die Ab-
sorptionskolonne zuriickgeleitet wird. Anschliefend wird in der Desorptionskolonne die
Waschfliissigkeit mit Luft bei atmosphérischem Druck gestrippt. Das Abgas wird, nach
einer thermischen Nachbehandlung, in die Umgebung abgelassen. Das nun regenerierte

Genosorb wird wieder dem Kreislauf zugefiihrt und zur Absorptionskolonne geleitet.

Mit dem Verfahren der Genosorbwésche ist es moglich, den Methananteil im angereicher-
ten Biogas auf 98 % zu erhohen [84]. Der Methanschlupf, der im Rahmen dieses Verfahrens
entsteht, wird mit weniger als 1% beziffert [85].

Das Verfahren der drucklosen Diethanolamin- Wische stellt einen Vertreter der chemi-
schen Absorptionsverfahren dar.

Dieses Verfahren beruht darauf, dass chemische Waschmittel sehr selektiv wirken und
somit Kohlenstoffdioxid und in geringerem Mafle auch Schwefelwasserstoff selektiv aus

dem Gasstrom abgetrennt werden.

Im ersten Schritt des eigentlichen Absorptionsverfahrens mit der Diethanolamin-Lésung
gelangt das Biogas, das einen geringen Uberdruck im Bereich von einigen Millibar aufweist,
in eine Absorptionskolonne. Das Biogas tritt am Boden der Kolonne ein und durchstrémt
sie von unten nach oben. Im Gegenstrom zum Biogas wird die Waschfliissigkeit aufgegeben.
Sobald es zum Kontakt der Gas- mit der Fliissigphase kommt, findet die Absorption des
Kohlenstoffdioxids in die Waschfliissigkeit statt. Das nun methanangereicherte und mit
Wasserdampf geséttigte Biogas verléasst die Absorptionskolonne am oberen Ende, wahrend
sich am Boden der Kolonne die beladene Waschfliissigkeit sammelt.

Die Regenerierung der beladenen Waschfliissigkeit erfolgt thermisch durch Erhitzen. Da-
zu wird die beladene Waschfliissigkeit auf etwa 160 °C aufgeheizt [8] und einer weiteren
Kolonne zugefiihrt, wo die Abscheidung des desorbierten, freigesetzten Kohlenstoffdioxids
von der Diethanollésung stattfindet. Die nun regenerierte Waschfliissigkeit wird gekiihlt

und kann wieder zur Absorptionskolonne riickgefiihrt werden.

Abbildung 4.14 zeigt ein Beispiel eines Gesamtverfahrens der drucklosen Aminwésche,
welches die Aufbereitung von Biogas auf Erdgasqualitdt ermdoglicht.
Der Abbildung ist zu entnehmen, dass das Biogas vor Eintritt in die Absorptionskolon-

ne einer Entschwefelung und Ammoniakabscheidung unterzogen wird. Diese Reinigung ist
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Abbildung 4.14: Fliefibild des Verfahrens der drucklosen Diethanolamin-Wésche zur Me-
thananreicherung, [86]

insofern sinnvoll, als dadurch nur Kohlenstoffdioxid absorbiert wird und somit der Regene-
rierungsaufwand gesenkt wird im Vergleich zur Regenerierung einer zusatzlich mit Schwe-
felwasserstoff und Ammoniak beladenen Waschfliissigkeit. Im Anschluss an die Absorption
erfolgt im Rahmen der Regenerierung eine mehrstufige Warmeriickgewinnung sowohl von
der Aminlosung als auch vom desorbierten Kohlenstoffdioxidstrom. Dieser Gasstrom ent-
hélt in geringen Mengen auch Wasserdampf, der auf diese Weise ebenfalls zuriickgewonnen
und dem Prozess wieder zugefithrt werden kann.

Mit dem Verfahren der drucklosen Aminwésche ist es moglich, einen Methananteil von
tiber 99,5 vol-% im angereicherten Biogas zu erreichen [86]. Gleichzeitig zeichnet sich dieses

Verfahren durch einen sehr geringen Methanschlupf von unter 0,1 % aus [8, 64].

Adsorptive Verfahren

Der Begriff Adsorption bezeichnet die Anreicherung von Stoffen an den Grenzfléchen fester
und gasférmiger bzw. fliissiger Materie [87].

Im Bereich der Biogasaufbereitung kommt zum Zweck der Abtrennung von Kohlen-
stoffdioxid im Rahmen der Methananreicherung unter den adsorptiven Verfahren bisher
ausschliellich die Druckwechseladsorption zum Einsatz, auf die nachfolgend eingegangen
wird. Fiir ndhere Informationen iiber die Grundlagen und Prinzipien adsorptiver Verfah-
ren sowie die spezifischen Charakteristika der Druckwechseladsorption sei an dieser Stelle

auf das Kapitel 3 verwiesen.
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Das Verfahren der Druckwechseladsorption basiert auf der ungleich besseren Adsorpti-
on von Kohlenstoffdioxid im Vergleich zu Methan auf sdmtlichen Adsorbentien wie Ak-
tivkohle, Kohlenstoffmolekularsiebe oder auch Zeolithe. Neben Kohlenstoffdioxid werden
auch hohere Kohlenwasserstoffe, Schwefelwasserstoff, Wasser, Silizium-, Fluor- und Chlor-
verbindungen, Geruchsstoffe sowie teilweise Stickstoff und Sauerstoff an das Adsorbens

gebunden.

Im ersten Schritt des eigentlichen Adsorptionsverfahrens gelangt das verdichtete Biogas
in eine mit Adsorbentien gefiillte Kolonne, die es von unten nach oben durchstrémt. So-
bald es zum Kontakt der Gasphase mit der Festphase kommt, findet die Adsorption des
Kohlenstoffdioxids an das Adsorbens statt. Das nun methanangereicherte Biogas verlasst
die Adsorptionskolonne am oberen Ende. Das beladene Adsorbens wird einer mehrstu-
figen Regenerierung unterzogen. Zunichst wird die Kolonne auf einen mittleren Druck
entspannt, wobei Gas entweicht, das zu groflen Teilen aus Methan besteht. Im néchsten
Schritt der Regenerierung wird das Adsorbens weiter bis auf Umgebungsdruck entspannt
und fallweise auch mit Hilfe einer Vakuumpumpe evakuiert. Das dabei freigesetzte Gas,
das hauptsichlich Kohlenstoffdioxid enthéalt, wird anschlielend einer Abgasnachbehand-
lung zugefithrt und danach in die Atmosphére abgelassen. Nachdem die Regenerierung
beendet ist, erfolgt in der Kolonne der Druckaufbau auf Adsorptionsdruck. Damit kann

der Adsorber wieder fiir die nichste Adsorption eingesetzt werden.

Um das Verfahren kontinuierlich zu gestalten, kommen mehrere Adsorber, in der Regel
vier, sechs oder neun [88] zum Einsatz, welche die Schritte der Adsorption, Desorption und
des Druckaufbaus parallel durchlaufen (siche Abbildung 4.15). Dabei wird zur Ausbeute-
steigerung das Gas, das wiahrend der Regenerierungsstufen bei unterschiedlichen Driicken

gewonnen wurde, zum Druckaufbau in den anderen Adsorbern herangezogen.

Ein Beispiel eines Gesamtverfahrens der Druckwechseladsorption, welches die Aufberei-
tung von Biogas auf Erdgasqualitidt ermdglicht, ist in Abbildung 4.16 darstellt.

Die Abbildung zeigt, dass Biogas vor Eintritt in den Adsorber einige Verfahrensstufen
durchlduft. Nach der Verdichtung des Biogases auf etwa 4 bis 10 bar wird es einer Ent-
schwefelung unterzogen. Im Anschluss an die Entschwefelung erfolgt die Trocknung des
Biogases, bevor es der Druckwechseladsorption zugefiihrt wird. Die Kolonne ist in der Re-
gel mit Kohlenstoffmolekularsieben gefiillt, die iiblicherweise als Adsorbens fiir die Abtren-
nung von Kohlenstoffdioxid zur Anwendung kommen. Die Entschwefelung und Trocknung
des Biogases vor der eigentlichen Adsorption ist notwendig, da Kohlenstoffmolekularsiebe
Schwefelwasserstoff und auch Wasser adsorbieren und somit die Beladungskapazitét fiir
Kohlenstoffdioxid reduziert wird [64]. Zudem adsorbiert Schwefelwasserstoff irreversibel an

Kohlenstoffmolekularsieben und muss deshalb schon vorher abgetrennt werden [67, 88]. Bei
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cherung, [89]

dem dargestellten Gesamtverfahren der Druckwechseladsorption durchstrémt das Biogas
vor Eintritt in die Adsorber sogenannte Vorfilter. Diese dienen zur Abscheidung héherer
Kohlenwasserstoffe und moglicher anderer Verunreinigungen. Mit dieser Mafinahme wird

eine Erhohung der Standzeiten der Kohlenstoffmolekularsiebe erzielt [59, 8, 89].
Mit dem Verfahren der Druckwasserwésche kann ein Methananteil im angereicherten

Biogas von tiber 97 % erreicht werden [90]. Der Methanschlupf, der im Rahmen dieses

Verfahrens entsteht, ist mit etwa 3 % als hoch zu bewerten [64].

76



Biogas und Verfahren zu dessen Aufbereitung

Membrantrennverfahren

Eine Membran kann im weitesten Sinne als ein Filter gesehen werden, der eine Trennung
eines Gemisches dadurch ermoéglicht, dass mindestens eine Komponente des zu trennen-
den Gemisches die Membran nahezu ungehindert passieren kann wihrend die anderen

Komponenten unterschiedlich stark zurtickgehalten werden (vlg. Abbildung 4.17) [91].

Retentat

O 5 ‘e

c O §

- E o °
Phase 1 —_| S © —3»|Permeat

g -0 ° e}

E e] O
O ° o) . \

" e . . e | Phase2

Feed

Abbildung 4.17: Prinzip der Trennung von Gemischen mit Hilfe von Membranen, [92]

Im Allgemeinen werden Membrane entsprechend dem Prinzip des Stofftransportes durch
die Membran in die zwei Kategorien Porenmembran (Transport durch Poren) und Losungs-
Diffusions-Membran (Transport durch Diffusion, wozu die Komponente aber zuerst in der
Membranphase gelost sein muss, also Absorption in die Membranphase, Diffusion und
Desorption), auch als ,dichte“ Membran bezeichnet, eingeteilt.

Die Triebkraft fiir den Stofftransport durch die Membran stellt bei Porenmembranen
eine Druckdifferenz zu beiden Seiten der Membran dar, wihrend es sich bei Lésungs-
Diffusions-Membranen um eine Differenz des elektrochemischen Potentials zu beiden Sei-
ten der Membran handelt. Die Realisierung der Potentialdifferenz erfolgt bei den einzelnen
Membrantrennverfahren allerdings auf unterschiedliche Weise. Die wesentlichsten Parame-
ter fiir die Charakterisierung der Leistungsfahigkeit einer Membran fiir einen bestimmten
Anwendungsfall sind einerseits die Permeabilitat, das Produkt aus Loslichkeits- und Dif-
fusionskoeffizienten, und andererseits die Selektivitéit, also das Verhéaltnis der Permeabili-

taten von Gasen zueinander.

Im Rahmen der Membrantrennverfahren kommt fiir die Trennung von Gasgemischen das
Verfahren der Gaspermeation zur Anwendung. Die Auftrennung von Gasgemischen bzw.
die Abtrennung von Gasen aus einem Gemisch mit Hilfe des Verfahrens der Gaspermeation
basiert auf den unterschiedlichen Permeabilitdten der einzelnen Gase durch die Membran,
die ihrerseits aus verschiedenen Werkstoffen aufgebaut sein kann. So weisen die bei der

Gaspermeation bevorzugt eingesetzten, polymeren Membranwerkstoffe wie Zelluloseace-
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tat, Polysulfon, Polycarbonat oder aromatische Polyimide sehr hohe Permeabilitiaten fur
Kohlenstoffdioxid, Wasser, Ammoniak und Schwefelwasserstoff auf. Die Permeabilitat fir
Methan erweist sich im Vergleich dazu hingegen als geringer, wodurch ein Trenneffekt er-
zielt wird [63, 92]. In Abbildung 4.18 sind die Permeabilitdten von, fiir Biogas wesentlicher,

Gase in Losungs-Diffusions-Membranen qualitativ dargestellt.

N, CH, CO O, CO, HS H, He HO

langsamer schneller

Abbildung 4.18: Qualitative Darstellung der Permeabilititen ausgewédhlter Gase in
Losungs-Diffusions-Membranen, nach [91]

Genaue Daten in Bezug auf Permeabilitdten und Selektivitdten von ausgewéhlten Poly-
meren fiir die Gase Stickstoff, Kohlenstoffdioxid und Methan sind in der Literatur, unter

anderem in [93] und [94], zu finden.

Die Trennleistung wird aber nicht nur durch die verwendeten Membranwerkstoffe be-
stimmt, sondern kann auch durch andere Faktoren beeinflusst werden [59]. Einen dieser
Faktoren stellt das angelegte Druckverhéltnis dar. Fiir die Trennung von Gasgemischen
mittels Gaspermeation ist eine Differenz der Partialdriicke Voraussetzung. Dieses Druck-
gefille kann sowohl durch Uberdruck auf der Feedseite als auch durch Unterdruck auf der
Permeatseite realisiert werden, wobei in der Regel die erstgenannte Variante zum Ein-
satz kommt (vgl. Abbildung 4.19) [56]. Grolen Einfluss hat auch die Konfiguration der
Membranmodule, die entweder einstufig oder mehrstufig angeordnet sowie mit oder ohne
Riickfithrung ausgefiihrt sein kann.

Bei der Modulkonstruktion handelt es sich um einen weiteren Faktor, mit dem sich die

Rohgas Retentat

Permeat

Abbildung 4.19: Schema des angelegten Druckverhéltnisses bei dem Verfahren der Gas-
permeation
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Trennleistung beeinflussen lédsst. Bei der Gaspermation finden hauptséchlich Hohlfaser-,
Kapillar- und Wickelmodule Anwendung, die aufgrund ihrer grofien, erzielbaren Packungs-

dichten vorzugsweise herangezogen werden [91].

Im Bereich der Biogasaufbereitung wurde, zum Zweck der Abtrennung von Kohlenstoff-
dioxid im Rahmen der Methananreicherung, unter den Membrantrennverfahren erst ein
einziges Verfahren in Osterreich realisiert. Dieses Membrantrennverfahren wurde von der
Technischen Universitdt Wien, Forschungsbereich Thermische Verfahrenstechnik und Si-

mulation mitentwickelt und wird nachfolgend néher erlautert.

Das Verfahren der Gaspermeation basiert auf der selektiven Durchléssigkeit der ver-
wendeten Membran fiir Kohlenstoffdioxid und auch Wasserdampf, wiahrend Methan, im
Gegensatz, zuriickgehalten wird.

Bei diesem Verfahren kommen dichte Polyimid-Membrane zum Einsatz, die unterschied-
liche Loslichkeiten und Diffusivitédten fiir die im Biogas enthaltenen Gaskomponenten auf-
weisen [95]. Dies bewirkt in weiterer Folge, dass die einzelnen Gaskomponenten verschieden
schnell durch die Membran permeieren, wodurch eine Auftrennung der Gase bewerkstelligt
wird. Die Triebkraft fiir den Transport durch die Membran stellt die Partialdruckdifferenz
der einzelnen Gasbestandteile zwischen beiden Seiten der Membran dar.

Wie aus Abbildung 4.20 hervorgeht, erfolgt die Permeation von Kohlenstoffdioxid, Was-
serdampf, Schwefelwasserstoff, Ammoniak und auch Sauerstoff bevorzugt, sodass diese
Gase sich auf der Permeatseite der Membran sammeln. Methan und Stickstoff hingegen
weisen lediglich eine geringe Tendenz fiir die Permeation durch die Membran auf und ver-

bleiben auf der Retentatseite.

Biogas Feed CcH, cO, H,O H,S NHs; N, O, @g;‘é—rzgﬁhes
\‘ \

Membra.n I::>COZ-reiches

(Aromatisches Permeat

Polyimid)

Abbildung 4.20: Qualitative Darstellung der Permeabilititen von Biogaskomponenten
durch eine Polyimid-Membran, [96]

Im eigentlichen Schritt der Trennung des Biogases mit Hilfe einer Membran gelangt das
verdichtete Biogas in die Gaspermeationsanlage. Die Gaspermeationsanlage ist zweitstu-
fig mit einem Recycle ausgefithrt, um eine Minimierung der Methanverluste zu erreichen
[96, 97]. Nachdem das Biogas die erste Membrantrennstufe durchstromt hat, wird der er-
zeugte Retentatstrom der zweiten Membrantrennstufe zugefiihrt. Der erzeugte Permeat-

strom, der iiberwiegend aus Kohlenstoffdioxid besteht, wird zur weiteren Verwertung zum
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Gasmotor der Biogasanlage geleitet (Offgas). Nach der zweiten Membrantrennstufe liegen
ebenso ein Retentat- und ein Permeatstrom vor. Der Permeatstrom, der einen hoéheren
Gehalt an Methan aufweist, wird zum Zweck der Ausbeutesteigerung wieder zuriickge-
fithrt und dem Biogas zugemischt. Der Retentatstrom, der das nun methanangereicherte
Biogas enthélt, verldsst die Gaspermeationsanlage und wird im Anschluss der weiteren

Konditionierung fiir die Einspeisung in das Erdgasnetz zugefiihrt.

Das Gesamtverfahren der Gaspermeation, welches die Aufbereitung von Biogas auf Erd-

gasqualitat ermoglicht, ist in Abbildung 4.21 darstellt.

[ Produktgas
H2S "7 (CH, — reich)
Adsorber

Kuhler
(Trocknung)

Kompressor

Stufe 2

Stufe 1 Offgas
(CO; —reich)

H20 (NH3)

Abbildung 4.21: FlieBbild des Verfahrens der Gaspermation zur Methananreicherung, [96]

Die Abbildung zeigt, dass Biogas vor Eintritt in die Gaspermeationsanlage einige Ver-
fahrensstufen durchléuft. Nach der zweistufigen Verdichtung des Biogases mit Zwischen-
kithlung auf einen Druck im Bereich von 10bar wird das Biogas einer Kaltetrocknung
(Gastemperatur unter +7°C) unterzogen, bei der neben Wasser auch Ammoniak abge-
schieden wird. Im Anschluss daran wird das Biogas wieder erwdrmt und einer Entschwe-
felung zugefiihrt. Im Rahmen der darauffolgenden Gaspermeation erfolgt die Abtrennung
von Kohlenstoffdioxid und auch Wasserdampf. Danach liegt das Biogas getrocknet und

methanangereichert vor und kann der weiteren Konditionierung unterzogen werden.

Mit dem Verfahren der Gaspermeation kann ein Methananteil im angereicherten Biogas
von 98vol-% und mehr erreicht werden [96]. Dieses Verfahren wurde fiir die Erreichung
der Kriterien der OVGW-Richtlinien G31 und G33 optimiert und weist in dieser Konfigu-
ration einen Methanschlupf im Bereich von 4 % bis 5 % auf [98].

Die weiteren Forschungsaktivitdten im Bereich der Membrantrennverfahren zur Aufbe-
reitung von Biogas gehen in mehrere Richtungen und umfassen beispielsweise eine simul-
tane Abtrennung von Schwefelkomponenten und Kohlenstoffdioxid [99] oder eine Kombi-

nation von Membranprozess und kryogenem Prozess [100].
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Weitere Verfahren

Neben den bisher diskutieren, realisierten und zumeist auch kommerziell verfiigharen Ver-
fahren der Methananreicherung von Biogas gibt es auch weitere Verfahren, mit deren Hilfe
die Methananreicherung durchgefithrt werden kann. Diese Verfahren befinden sich meist
im Entwicklungsstadium und werden hier, um der Vollstdndigkeit Geniige zu tun, nur kurz

erwahnt. Fir detaillierte Informationen sei an dieser Stelle auf die Fachliteratur verwiesen.

Zu diesen Verfahren zihlen die kryogenen Verfahren, die zwar aus der Erdgasaufberei-
tung hinlénglich bekannt sind, sich aber im Bereich der Biogasaufbereitung noch nicht
durchsetzten konnten. Kryogene Verfahren beruhen darauf, dass Kohlenstoffdioxid und
Methan unterschiedliche Siedetemperaturen aufweisen und bei Unterschreiten dieser Sie-
detemperaturen in unterschiedlichen Aggregatszustdnden vorliegen, wodurch eine Tren-
nung der beiden Gase ermoglicht wird (vlg. Abbildung 4.22). Genauere Informationen zu
kryogenen Verfahren sind unter anderen in den Literaturquellen [59, 63, 65, 67, 56, 55, 57,
16, 88, 101, 102] zu finden.
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Abbildung 4.22: Phasendiagramm fiir das System Methan-Kohlenstoffdioxid, [102]

Ein anderes Verfahren der Methananreicherung stellt die sogenannte In-situ Methanan-
reicherung im Fermenter dar. Im Rahmen dieses Verfahrens wird Schlamm (die fliissige
Phase im Fermenter) aus dem Fermenter einer externen Kolonne zugefiithrt und dort mit
Luft gestrippt. Dieser Vorgang bewirkt die Freisetzung des im Schlamm gelésten Koh-
lenstoffdioxids. Der Schlamm wird im Anschluss wieder in den Fermenter zuriickgeleitet
und kann dort wieder Kohlenstoffdioxid aufnehmen. Dadurch wird ein grofierer Anteil an

Kohlenstoffdioxid im Schlamm gebunden und gleichzeitig der relative Methangehalt im
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Gas erhoht [16]. Bisher konnten mit diesem Verfahren allerdings nur Methangehalte von

87 % im angereicherten Biogas erzielt werden [88].

Weitere Verfahren zur Methananreicherung von Biogas, die in der Literatur zu finden
sind, beruhen auf biologischen Vorgingen. Diese Verfahren beruhen beispielsweise auf der
Wirkung von Enzymen [88] oder von bestimmten Bakteriengattungen [72] oder auch Algen
[63].
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5 Methananreicherung mittels
Temperaturwechseladsorption

In diesem Kapitel wird ein neues Verfahren zur Methananreicherung von Biogas, basie-
rend auf dem Prinzip der Temperaturwechseladsorption, vorgestellt. Dabei werden sowohl
die fiir die Auslegung dieses Verfahrens notwendigen thermogravimetrischen Messungen
beschrieben als auch die Untersuchungen des Verfahrens an einer Versuchsanlage und die

daraus resultierenden Erkenntnisse erldutert und diskutiert.

5.1 Auswahl des Adsorbens fiir die Methananreicherung mittels

Temperaturwechseladsorption

Aus absorptiven Methananreicherungsverfahren ist bekannt und erwiesen, dass wéssrige
Aminlésungen fiir die Absorption von Kohlenstoffdioxid geeignet sind und die Desorption
des absorbierten Kohlenstoffdioxids thermisch moglich ist. In dieser Arbeit sollen jedoch
Amine in fester Form in einem trockenen Temperaturwechseladsorptionsverfahren zur Ab-
trennung von Kohlenstoffdioxid aus einem Methan-Kohlenstoffdioxid-Gemisch verwendet

werden.

Die Moglichkeit der Verwendung von trockenen aminofunktionellen Anionenaustau-
schern fiir die Adsorption von Kohlenstoffdioxid und auch Schwefelwasserstoff wurde be-
reits von diversen Autoren (unter anderem [103, 104, 105]) beschrieben. Fiir diese Arbeit
wurde das Adsorbens DTATON WA21J der Firma Resindion, einer Tochtergesellschaft der
Mitsubishi Chemical Corporation, fiir die Methananreicherung mittels Temperaturwech-

seladsorption ausgewéhlt.

Da es sich bei dem Verfahren der Temperaturwechseladsorption um ein Methananrei-
cherungsverfahren handelt, wird in den, in diesem Kapitel nachfolgend beschriebenen,
Messungen und Untersuchungen lediglich das Gasgemisch Methan-Kohlenstoffdioxid be-
trachtet.
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5.2 Eigenschaften des Adsorbens DIAION WA21J

Das Adsorbens DIAION WA21J ist ein schwach basischer Anionenaustauscher, der als
funktionelle Gruppe ein tertidres Amin aufweist. Die Matrix des lonenaustauschers ist
strukturell gesehen ein quervernetztes Copolymer, bestehend aus Polystyrol und Divinyl-
benzol. Als funktionelle Gruppe dient ein tertidres Amin, Diethylentriamin. Die chemische

Struktur des Ionenaustauschers ist in Abbildung 5.1 dargestellt.

—CH:2—CH —

CHaNH{CH2CH2NH)InH

Abbildung 5.1: Chemische Struktur des Ionenaustauschers DTAION WA21J, [106]

Die physikalischen Eigenschaften des verwendeten Adsorbens sind in Tabelle 5.1 aufge-
listet.

Die Grofle der Adsorbenskérner liegt, laut Produkt- und Sicherheitsdatenblatt, in einem
Bereich von 0,3 bis 1,18 mm, wobei die effektive Korngrofle 0,4 mm betrigt. Die wahre
Dichte und die Schiittungsporositéit bewegen sich im Bereich von rund 0,4 kg /1 respektive
0,37. Die Ziindtemperatur des Adsorbens wird mit 500 °C angegeben. Dennoch wird fiir

den Betrieb eine maximale Temperatur von 100 °C empfohlen.

Tabelle 5.1: Physikalische Eigenschaften des Ionenaustauschers DIAION WA21J, [107,

108]

Physikalische Grofie Einheit Wert
wahre Dichte keg/l  1,03-1,05
PartikelgrofSenbereich mm 0,3-1,18
effektive Korngrofie mm 0,4
Gleichformigkeitskoeftizient - 1,6
Zindtemperatur °C 500
maximale Betriebstemperatur °C 100
Schiittungsporositit - 0,36 - 0,38

5.3 Thermogravimetrische Messungen zur Bestimmung des

Adsorptionsgleichgewichtes

Fir die Auslegung von Adsorptionsprozessen sind Daten zur Gleichgewichtsbeladung der

aus einem Gasstrom abzutrennenden Komponente und zur Adsorptionskinetik bei Be-
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triebsbedingungen unbedingt notwendig [109].
Aus diesem Grund wurden umfangreiche Messungen zu Adsorptionsgleichgewichten und
Beladungsverhalten des eingesetzten Adsorbens fiir die Biogaskomponeten durchgefiihrt,

die nachfolgend dargestellt werden.

5.3.1 Beschreibung der Messmethode Thermogravimetrie

Die Messung von Adsorptionsgleichgewichten und Beladungskapazitiaten erfolgt vorwie-
gend mit den drei Methoden Volumetrie, Stromungsmethode und Gravimetrie [110]. In

dieser Arbeit wurde die Methode der Thermogravimetrischen Analyse gewahlt.

Die Thermogravimetrische Analyse (TGA) ist eine Methode, bei der die Masse einer
Probe in Abhéngigkeit von Zeit und Temperatur gemessen wird. Als Messgerat fiir die
thermogravimetrischen Messungen kam eine Thermowaage des Typs TG-121 der Firma

Cahn zum Einsatz, wie sie in Abbildung 5.2 dargestellt ist.

Abbildung 5.2: Schematischer Aufbau des thermogravimetrischen Analysators mit Mikro-
waage (1), Gestell (2), Kiihlventilator (3), Kiihlventilatorschalter (4), Ofen
(5), Temperaturanzeige (6), Gaskanéle (7), Ofenschalter (8), Zustands-
leuchten (9), Hubsteuerung (10), Thermoelementbuchse (11), Nivellierfus-
chen (12), Thermoelementbuchse (13), Vakuumkanal (16) und Waagenan-
zeige (17)

Im Rahmen einer Messung wird eine Probe eines Stoffes in ein kleines Schélchen, das
aus inertem Material besteht, gefiillt. Das Schélchen ist von einem Ofen umgeben, der
eine Erhitzung der Probe auf bis zu 1100 °C ermdoglicht. Eine Abkiihlung kann mittels
eines Kiihlluftstroms durch den Ofenmantel bewirkt werden. Aulerdem ist es moglich,
den Probenraum mit verschiedenen Gasen zu spiilen.

Das Probeschiilchen ist an eine Waage gekoppelt, welche die Anderung der Proben-
masse wahrend der Versuchsdauer, also wihrend Aufheiz-, Abkiihl- und Spiilvorgéngen,

registriert.
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5.3.2 Ergebnisse aus vorhergehenden thermogravimetrischen Messungen

In einer vorhergehenden Arbeit [111], erstellt von H. Feichtner, wurden bereits thermogra-
vimetrische Messungen zur Charakterisierung des Adsorptionsverhaltens des Adsorbens
DIAION WAZ21J durchgefiihrt. Da die Ergebnisse der vorhergehenden Arbeit grundlegend
fiir diese Arbeit sind, werden die wichtigsten Ergebnisse an dieser Stelle nochmals darge-
bracht.

Die thermogravimetrischen Messungen in der vorhergehenden Arbeit wurden zur Be-
stimmung des Adsorptionsgleichgewichts des Adsorbens DIAION WA21J fiir die Gase
Kohlenstoffdioxid und Methan gemacht. Auf Basis der Gleichgewichtsdaten erfolgte die
Darstellung der Adsorptionsisothermen sowie die Ermittlung der Gleichgewichtsbeladung,
der Isothermenparameter fiir die Dual-Site-Langmuir-Gleichung und der isosterischen Ad-

sorptionsenthalpie.
In Tabelle 5.2 und Abbildung 5.3 sind die Gleichgewichtsbeladungen fiir unterschied-

liche Partialdriicke von Kohlenstoffdioxid bei Temperaturen im Bereich von 25 bis 80 °C

aufgelistet respektive graphisch als Adsorptionsisothermen dargestellt.

Tabelle 5.2: Gleichgewichtsbeladungen fiir Kohlenstoffdioxid bei unterschiedlichen Tem-

peraturen
Gleichgewichtsbeladung Temperatur 0 [°C|
Xcos [gew-%] 95 40 50 60 70 80
0 0,00 0,00 0,00 000 0,00 0,00
_ 1 3,72 2,20 0,67 0,22 0,11 0,04
z 2.5 455 2,93 147 053 0,15 0,07
TS ) 9,23 3,67 2,10 0,88 0,30 0,15
5 10 593 424 267 126 044 0,20
g g 20 6,69 501 335 1,87 0,74 0,29
%S 35 735 567 400 245 1,11 044
29 55 792 628 458 296 1,50 0,61
75 8,44 6,70 5,10 3,39 186 0,77
100 896 711 544 374 219 0,94

Tabelle 5.3 und Abbildung 5.4 zeigen die Gleichgewichtsbeladungen bzw. Adsorptions-
isotherme fiir Methan bei unterschiedlichen Partialdriicken. Die Messungen fiir Methan
wurden nur bei 25°C durchgefiihrt, da theoriegeméfl bei niedrigem Temperaturniveau
(das dem Temperaturniveau der Adsorption im spateren Verfahren entspricht) die hochs-

ten Beladungswerte erzielt werden.

Die Gleichgewichtsdaten fiir Kohlenstoffdioxid und Methan wurden durch eine Regressi-

on an die Dual-Site-Langmuir-Gleichung angepasst. Die aus der Anpassung der Messdaten
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Abbildung 5.3: Adsorptionsisothermen fiir Kohlenstoffdioxid bei unterschiedlichen Tem-
peraturen

Tabelle 5.3: Gleichgewichtsbeladungen fiir Methan bei 25 °C
Stoffmengenanteil Gleichgewichtsbeladung

YCcH4 [mol—%] XCH4 [gew—%]
0 0,00
) 0,15
15 0,23
35 0,27
60 0,32
100 0,39

an die Isothermengleichung resultierenden Parameter sind in den Tabellen 5.4 und 5.5 auf-
gelistet.

Fiir Kohlenstoffdioxid erfolgte dartiberhinaus auch die Ermittlung der isosterischen Ad-
sorptionsenthalpie aus den Gleichgewichtsdaten. Die Werte fiir die Adsorptionsenthalpie
wurden sowohl aus den thermogravimetrisch gemessenen Daten als auch aus den ange-
passten Isothermenparametern berechnet. In Abbildung 5.5 ist die isosterische Adsorpti-
onsenthalpie fir Kohlenstoffdioxid, bestimmt aus den thermogravimetrischen Messdaten,
dargestellt.

Aus der Abbildung ist ersichtlich, dass die isosterische Adsorptionsenthalpie in zwei li-

neare Bereiche unterteilt werden kann:

0 < Xco2 < 0,02: AHjgo,co2 = -137,9 kJ/mol
0,02 < Xco2 < 0,08: AHiso,COQ = (—166,7 + 1441,5*XC02) kJ/mOl
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Gleichgewichtsbeladung X 4, [gew-%]
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Abbildung 5.4: Adsorptionsisotherme fiir Methan bei 25°C

Tabelle 5.4: Isothermenparameter fiir Kohlenstoffdioxid fiir die Dual-Site-Langmuir-

Gleichung
Temperatur Dual-Site-Langmuir-Parameter
6 [°C] Um1,co2 [mol/m®] by co2 [1/Pa]  gma,co2 [mol/m®] by cos [1/Pa]
25 1211,1 2,30e-03 1341,2 1,94e-05
40 1211,1 4,92e-04 1341,2 5,27e-06
50 1211,1 9,75e-05 1341,2 1,30e-06
60 1211,1 2,75e-05 1341,2 0
70 1211,1 7,62e-06 1341,2 0
80 1211,1 2,37e-06 1341,2 0

Tabelle 5.5: Isothermenparameter fiir Methan fiir die Dual-Site-Langmuir-Gleichung

Temperatur Dual-Site-Langmuir-Parameter
0 [°C] dmi,chs mol/m®]  bycns [1/Pa]l  qmacra [mol/m?] by cny [1/Pal
25 186,0 1,60e-04 179,0 5,70e-06

5.3.3 Beschreibung der weiterfiihrenden thermogravimetrischen Messungen

Ausgehend von den Ergebnissen der vorhergehenden Arbeit von Feichtner [111] erfolgte

im Rahmen dieser Arbeit die Durchfithrung weitergehender thermogravimetrischer Mes-

sungen. Die Messungen sollten folgende Aspekte ndher behandeln und Fragestellungen

beantworten:

e Adsorptionsverhalten bei der Beladung des Adsorbens DIAION WA21J mit einem
Gasgemisch von Methan und Kohlenstoffdioxid
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Abbildung 5.5: Isosterische Adsorptionsenthalpie fiir Kohlenstoffdioxid aus den thermo-
gravimetrisch bestimmten Isothermen

o Auswirkung der Art der Adsorbenstrocknung auf die Beladungskapazitit des Adsor-
bens DIAION WA21J

o die Frage der Verdringungsadsorption (wird Kohlenstoffdioxid von Methan ver-

dréngt)

e Auswirkung der Art der Regenerierung auf die Beladungskapazitéit des Adsorbens
DIAION WA21J

e Screening alternativer Adsorbentien

Das Ziel dieser Untersuchungen bestand darin, die Adsorption der Gaskomponenten an
das Adsorbens DIAION WA21J sowie mogliche Einfliilsse und Auswirkungen besser zu
verstehen und genauer vorhersagen zu kénnen. Anhand dieser Ergebnisse ist es moglich,
Informationen beispielsweise iiber Methanverluste oder die Notwendigkeit einer Riickfiih-
rung des Gases im Rahmen der Desorption abzuleiten, welche wiederum wichtige Kriterien

fiir die Konzeption des Verfahrens darstellen.

Zusétzlich zu den Messungen mit dem Adsorbens DIAION WA21J wurden diverse ande-
re Adsorbentien hinsichtlich ihrer Beladungskapazitit fiir Kohlenstoffdioxid getestet. Das
Ziel dieses Screenings war das Auffinden eines Adsorbens, das eine héhere Gleichgewichts-
beladung fiir Kohlenstoffdioxid aufweist, verglichen mit jener von DIAION WA21J.
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Versuchsdurchfithrung und Messprogramm

Die thermogravimetrischen Messungen wurden mit der in Abbildung 5.2 dargestellten
Thermowaage des Typs TG-121 der Firma Cahn durchgefiihrt. Die Eignung von Stickstoff
als Inertgas zur Regenerierung und zur Partialdruckeinstellung wurde bereits in der vor-
hergehenden Arbeit [111] untersucht.

Die einzelnen Messungen gliederten sich in folgende Phasen:

o Aufheizphase auf Regenerierungstemperatur
o Haltephase

Abkiihlphase

o Adsorptionsphase

Nach dem Einwégen der Probe erfolgte zunéchst die Aufheizphase auf Regenerierung-
stemperatur (95 °C/60 °C) unter Stickstoffatmosphére, um das Adsorbens durch die Rege-
nerierung (Konditionierung) in einen reproduzierbaren Ausgangszustand zu bringen. Die
Probe verblieb sowohl wiahrend der gesamten Haltephase und als auch wihrend der Ab-
kithlphase unter Stickstoffatmosphére. Nach dem Ablaufen der Haltedauer bei Regenerie-
rungsstemperatur wurde die Probe abgekiihlt und nach Erreichen der Adsorptionstempera-
tur (wahlweise 30°C/50°C/70°C/80°C) wurde ein Wechsel von der Stickstoffatmosphére
auf die Messgase (Kohlenstoffdioxid und/oder Methan) vollzogen. Durch eine Variation
der Volumenstréome war es moglich, unterschiedliche Partialdriicke fiir Methan und Koh-
lenstoffdioxid einzustellen; fiir die Einstellung der Stoffmengenanteile wurde Stickstoff ver-
wendet. Nach Erreichen der Massenkonstanz des Adsorbens unter der Messgasatmosphére

konnte die Gleichgewichtsbeladung gemessen werden.

e Messprogramm zur Untersuchung des Adsorptionsverhaltens bei der Beaufschlagung
mit dem Gasgemisch Methan und Kohlenstoffdioxid sowie zur Untersuchung der

Auswirkung der Trocknungsart

Im Rahmen der Messungen zur Untersuchung des Adsorptionsverhaltens wurde das
Adsorbens mit einem Gasgemisch von Methan und Kohlenstoffdioxid bei unterschiedlichen
Temperaturen (30°C/50°C/70°C/80°C) beaufschlagt.

Im Rahmen der Messungen zur Untersuchung der Auswirkung der Trocknungsart wur-
den Beladungsversuche an dem Adsorbens durchgefiihrt, das zuvor auf unterschiedliche
Weise getrocknet wurde. Die Trocknung erfolgte dabei einerseits unter sauerstofthalti-
ger Atmosphére und andererseites unter inerter Stickstoffatmosphére. Als Messgas wurde
wiederum ein Gemisch der Gase Methan und Kohlenstoffdioxid verwendet. Die Adsorpti-

onstemperatur wurde mit 50 °C festgelegt.
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Bei beiden Messreihen wurde die Zusammensetzung des Gasgemisches in Anlehnung an
eine natiirliche Biogaszusammensetzung mit 65 vol-% Methan und 35 vol-% Kohlenstoff-
dioxid gewéhlt. In den Abbildungen 5.6 und 5.7 sind die angewendeten Messprogramme
fiir die beiden Messreihen dargestellt. Die Messprogramme unterscheiden sich lediglich in
der Dauer der Haltephase, die bei der Messung zur Untersuchung der Auswirkung der
Trocknungsart 60 min, und damit doppelt so lange, andauert verglichen mit der Messung

zur Untersuchung des Adsorptionsverhaltens bei der Beladung mit dem Gasgemisch.

100 T T T T

80 1 4

60 1 ]

Temperatur [°C]

0 20 40 60 80 100

Zeit [min]

Abbildung 5.6: Messprogramm fiir die Messungen zur Untersuchung des Adsorptionsver-
haltens bei der Beaufschlagung mit einem Gasgemisch

e Messprogramm zur Untersuchung der Verdrdngungsadsorption

Im Unterschied zu den vorherigen Messungen wurden bei diesen Messungen die Gase
Methan und Kohlenstoffdioxid nicht gemischt eingeleitet sondern nacheinander eingesetzt.
Wihrend der Adsorptionsphase erfolgte zuerst die Aufgabe von einem Gas (Anteil von
100 vol-%) fiir eine bestimmte Zeitdauer und nach deren Ablauf wurde das andere Gas,
ebenfalls mit einem Anteil von 100 vol-%, fiir dieselbe Zeitdauer aufgegeben. Die Messun-
gen wurden ebenso bei Temperaturen von 30 °C, 50 °C, 70 °C und 80 °C durchgefiihrt (vgl.
Abbildung 5.8).
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Abbildung 5.7: Messprogramm fiir die Messungen zur Untersuchung der Auswirkung der
Trocknungsart
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Abbildung 5.8: Messprogramm fiir die Messungen zur Untersuchung der Verdrangungsad-
sorption

e Messprogramm zur Untersuchung der Auswirkung der Regenerierungsart

Im Rahmen der Messungen zur Untersuchung der Auswirkung der Regenerierungsart

wurden Beladungsversuche an dem Adsorbens durchgefiihrt, das auf unterschiedliche Wei-
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se regeneriert wurde. Die Regenerierung erfolgte dabei einmal lediglich durch Erhéhung der
Temperatur auf 60 °C unter Messgasatmosphére nach der Adsorptionsphase (siche Abbil-
dung 5.9 a). Ein anderes Mal wurde das Adsorbens im Anschluss an die Adsorptionsphase
unter Stickstoffatmosphére bei 95 °C regeneriert und auf 60 °C abgekiihlt. Bei Erreichen
dieser Temperatur wurde wieder Messgas aufgegeben und die Beladung gemessen (vlg.
Abbildung 5.9 b). Die Zusammensetzung des Messgasgemisches wurde mit 35 vol-% Koh-
lenstoffdioxid und 65 vol-% Stickstoff gewahlt. Die Messung der Gleichgewichtsbeladungen
erfolgte bei Temperaturen von 30 °C und 60 °C.

100 T T T T T T T T 100

80 4 80 4
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Abbildung 5.9: Messprogramm fiir die Messungen zur Untersuchung der Auswirkung der
Regenerierungsart

e Messprogramm zur Untersuchung alternativer Adsorbentien

Im Rahmen der Messungen zur Untersuchung alternativer Adsorbentien beziiglich ih-
rer Gleichgewichtsbeladung fiir Kohlenstoffdioxid wurden die Adsorbentien mit Kohlen-
stoffdioxid bzw. einem Kohlenstoffdioxid-Stickstoff-Gemisch (zur Einstellung unterschied-
licher Kohlenstoffdioxid-Partialdriicke) bei der (Adsorptions-)Temperatur von 30°C be-
aufschlagt. Als Regenerierungstemperatur wurde die Temperatur von 55°C gewdhlt, da
die maximale Betriebstemperatur von einigen der getesteten Adsorbentien 60 °C betragt.

Das Messprogramm fiir diese Messungen ist in Abbildung 5.10 dargestellt.

Darstellung der Messergebnisse, Auswertung und Interpretation

Das Ergebnis thermogravimetrischer Analysen sind Massen- und Temperaturverlaufe des
eingesetzten Adsorbens in Abhéngigkeit der Messdauer. Die aufgenommenen Massenver-
laufe stellen die Grundlage fiir die Berechnung der Gleichgewichtsbeladung des Adsorbens
fiir das aufgegebene Gas bzw. Gasgemisch bei einer bestimmten Temperatur dar. Aufgrund
des geringen Messdruckes (Umgebungsdruck) wurde keine Korrektur der Auftriebskréfte

vorgenommen.
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Abbildung 5.10: Messprogramm fiir die Messungen zur Untersuchung alternativer Adsor-
bentien

e Ergebnisse und Auswertung der Messungen zur Untersuchung des Adsorptionsver-

haltens bei der Beaufschlagung mit dem Gasgemisch Methan und Kohlenstoffdioxid

In Abbildung 5.11 ist beispielhaft der Massen- und Temperaturverlauf fiir das Gasge-
misch Methan-Kohlenstoffdioxid bei einer Temperatur von 50 °C dargestellt. In der Ab-
bildung ist deutlich zu erkennen, dass die Masse des Adsorbens wahrend der Haltephase
und der Abkiihlphase unter Stickstoffatmosphére einen konstanten Wert aufweist. Bei dem
Wechsel auf Messgasatmosphére (bei Erreichen der Adsorptionstemperatur von 50 °C) er-
folgt zunédchst eine sprunghafte Zunahme der Adsorbensmasse, aufgrund der Adsorption
der Gase. Nach einiger Zeit ist keine Anderung der Masse mehr zu verzeichnen und somit
ist Massenkonstanz (Gleichgewichtsbeladung) erreicht.

Die aus den Verldufen ermittelten Beladungswerte bei unterschiedlichen Temperaturen
sind Abbildung 5.12 zu entnehmen. Zum Vergleich sind in dieser Abbildung die Werte der
Gleichgewichtsbeladung von Kohlenstoffdioxid (Stoffmengenanteil von 35mol-%) fir die
entsprechenden Temperaturen ersichtlich.

Im Vergleich zu den Werten der Gleichgewichtsbeladung nur mit Kohlenstoffdioxid sind
die Werte fiir das Gasgemisch bei niedrigen Temperaturen tendenziell niedriger, wéhrend
sich dieser Trend bei hoheren Temperaturen umkehrt. Der Grund dafiir kénnte in der
Konkurrenz der Adsorption der beiden Gase liegen. Bei niedrigen Temperaturen findet die
Adsorption in viel stdrkerem Ausmaf} statt und eine Konkurrenz zweier Gase kénnte eine

insgesamt geringere Gleichgewichtsbeladung bewirken als wenn nur ein Gas an der Adsorp-
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Abbildung 5.11: Massen- und Temperaturverlauf fir das Gasgemisch Methan-
Kohlenstoffdioxid bei einer Adsorptionstemperatur von 50 °C
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Abbildung 5.12: Gleichgewichtsbeladungen des Gasgemisches Methan-Kohlenstoffdioxid
bei unterschiedlichen Temperaturen

tion beteiligt wire. Bei hoheren Temperaturen werden die Adsorptionskréfte geringer, die
Konkurrenz der beiden Gase vernachléssigbar und es findet die Beladung von Kohlenstof-
dioxid und Methan statt, und zwar in hoherem Ausmaf} als wenn nur Kohlenstoffdioxid

vorhanden wéare.
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e Ergebnisse und Auswertung der Messungen zur Untersuchung der Auswirkung der

Trocknungsart

Abbildung 5.13 zeigt einen Vergleich der Gleichgewichtsbeladungen des Methan-Kohlen-
stoffdioxid-Gemisches bei einer Adsorptionstemperatur von 50 °C an dem Adsorbens DIAI-
ON WA21J, das auf zwei unterschiedliche Arten getrocknet wurde. Die Trocknung erfolgte
einerseits unter sauerstoffhaltiger Atmosphére bei 90 °C und andererseits unter interter
Atmosphére mit Stickstoff bei 95 °C.

BZZ] Oo-haltige Atmosphire
¢ 4 BN inerte Atmosphire

o
i
1

4,00

Gleichgewichtsbeladung Xy oo, [Bow-%]

Abbildung 5.13: Gleichgewichtsbeladungen des Gasgemisches Methan-Kohlenstoffdioxid
bei einer Adsorptionstemperatur von 50°C in Abhéngigkeit der Adsor-
benstrocknungsart

Es ist deutlich zu erkennen, dass bei der Trocknung des Adsorbens unter inerter At-
mosphéare hohere Beladungswerte erzielt werden konnten als bei der Trocknung unter
sauerstoffhaltiger Atmosphére. Dieses Ergebnis kénnte damit zu erkldren sein, dass bei
Temperaturen ab 70 bis 80 °C die funktionellen Amingruppen in Verbindung mit Sauer-
stoff teilweise oxidieren und somit unwirksam werden [8]. Somit kann mit dem, in einer

inerten Atmosphére getrockneten, Adsorbens eine héhere Beladung erzielt werden.

e Ergebnisse und Auswertung der Messungen zur Untersuchung der Verdrdngungsad-

sorption

Die Messungen zur Untersuchung der Verdréingungsadsorption sollten die Frage klaren,
ob es zu dem Effekt der Verdrangung bereits adsorbierter Gase durch andere Gase kommt
bzw. ob sich die Gase Methan und Kohlenstoffdioxid an denselben aktiven Zentren anla-

gern und somit eine Verdrangung bewirken.
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Adsorption von Kohlenstoffdioxid gefolgt von Methan

Bei diesen Messungen wurde das Adsorbens zunichst mit reinem Kohlenstoffdioxid be-
laden und nach Ablauf einer definierten Adsorptionszeit, in der das Erreichen der Massen-
konstanz des Adsorbens und damit auch der Gleichgewichtsbeladung von Kohlenstoffdi-
oxid sichergestellt werden konnte, wurde das Messgas auf Methan umgestellt. Bei beiden
Gasen war die Dauer der Beaufschlagung (Adsorptionszeit) mit dem jeweiligen Messgas
gleich lange bemessen. Aus den Massenverldufen wurden sowohl die Gleichgewichtsbela-
dungen nach Ende der Kohlenstoffdioxidadsorption als auch jene nach Ende der Metha-
nadsorption berechnet.

In Abbildung 5.14 ist beispielhaft der Massen- und Temperaturverlauf fiir die aufeinan-
derfolgende Aufgabe von Kohlenstoffdioxid und Methan bei einer Temperatur von 50 °C
dargestellt. Aus Abbildung 5.15 ist die Anderung der Gleichgewichtsbeladung resultierend

aus dem Wechsel der Messgase zu entnehmen.
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Abbildung 5.14: Massen- und Temperaturverlauf fiir die aufeinanderfolgende Aufgabe von
Kohlenstoffdioxid und Methan bei einer Adsorptionstemperatur von 50 °C

Die Abbildungen veranschaulichen deutlich die Wirkung der Methanaufgabe auf die zu-
vor adsorbierten Kohlenstoffdioxidmolekiile. Die Methanatmosphére und die damit einher-
gehende Partialdruckénderung des Kohlenstoffdioxids bewirken die Desorption der zuvor
adsorbierten Kohlenstoffdioxidmolekiile. Diese Erkenntnis ist fiir die Verfahrensauslegung
insofern wichtig, als ein Spiilschritt mit Methan als Desorptionsméglichkeit von Kohlen-

stoffdioxid in Betracht gezogen werden kann.
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Abbildung 5.15: Anderung der Gleichgewichtsbeladung bei aufeinanderfolgender Aufgabe
der Gase Kohlenstoffdioxid und Methan

70°C

Adsorption von Methan gefolgt von Kohlenstoffdioxid

Bei diesen Messungen wurde, im umgekehrter Weise, das Adsorbens zunéchst mit reinem
Methan beladen und nach Ablauf einer definierten Adsorptionszeit, in der das Erreichen
der Massenkonstanz bzw. der Gleichgewichtsbeladung gewéhrleistet werden konnte, wurde
das Messgas getauscht und Kohlenstoffdioxid kam zum Einsatz. Die Dauer der Adsorpti-
onszeit mit Kohlenstoffdioxid war gleich lange wie jene mit Methan. Aus den Massenver-
ldufen wurden sowohl die Gleichgewichtsbeladungen nach Ende der Methanadsorption als
auch jene nach Ende der Kohlenstoffdioxidadsorption berechnet.

In Abbildung 5.16 ist die Anderung der Gleichgewichtsbeladung hervorgerufen durch
den Wechsel der Messgase dargestellt. Die Messungen wurden lediglich bei niedrigeren
Temperaturen durchgefiihrt, da diese Reihenfolge der Messgasaufgabe nur fiir die Unter-
suchung des Adsorptionsverhaltens interessant ist.

Der Abbildung ist zu entnehmen, dass die nachfolgende Adsorption von Kohlenstoffdi-
oxid auf die bereits adsorbierten Methanmolekiile keinen Einfluss hat. Die Beladung steigt,
nachdem die Aufgabe von Kohlenstoffdioxid erfolgt ist, weiter an.

Die Werte der Gleichgewichtsbeladungen dieser Messungen stimmen gréflenordnungs-
méfBig mit jenen der Beladung mit dem Gasgemisch Methan-Kohlenstoffdioxid iiberein.

Die Gleichgewichtsbeladung dieser Messungen sind geringfiigig hoher, da die Gase nach-
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Abbildung 5.16: Anderung der Gleichgewichtsbeladung bei aufeinanderfolgender Aufgabe
der Gase Methan und Kohlenstoffdioxid

einander und mit einem Anteil von 100 vol-% verwendet wurden. Somit konnten sich die

einzelnen Gasmolekiile besser anlagern.

e Ergebnisse und Auswertung der Messungen zur Untersuchung der Auswirkung der

Regenerierungsart

In Abbildung 5.17 ist beispielhaft der Massen- und Temperaturverlauf fiir das Gas-
gemisch Kohlenstoffdioxid-Stickstoff fiir die Regenerierung durch alleinige Erhéhung der
Temperatur dargestellt. Die aus den Massenverlaufen ermittelten Gleichgewichtsbeladun-

gen bei 30 °C sowie 60 °C fiir beide Arten der Regenerierung sind in Abbildung 5.18 ver-
anschaulicht.
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Abbildung 5.17: Massen- und Temperaturverlauf fiir die Regenerierung durch Tempera-
turerhohung
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Abbildung 5.18: Gleichgewichtsbeladungen des Gasgemisches Kohlenstoffdioxid-Stickstoff
in Abhéngigkeit der Regenerierungsart

Aus der Abbildung geht hervor, dass durch die Regenerierung unter Stickstoffatmo-
sphére nachfolgend (bei 60°C) eine hohere Gleichgewichtsbeladung erzielt werden kann
als durch die alleinige Erhchung der Temperatur. Die durch die Regenerierung unter Stick-
stoffatmosphiéire erreichte Anderung des Partialdrucks von Kohlenstoffdioxid bewirkt eine
deutlich bessere Desorption der adsorbierten Kohlenstoffdioxidmolekiile, wodurch es dem
regenerierten Adsorbens folglich mdglich ist, im Anschluss an die Desorption mehr Mole-
kiile zu adsorbieren.

Die Werte der Gleichgewichtsbeladungen dieser Messungen bei der Adsorptionstempe-
ratur von 30 °C stimmen sehr gut mit jenen aus der vorherigen Arbeit bei der Adsorpti-

onstemperatur von 25°C (vgl. Abbildung 5.3 sowie Tabelle 5.2) iiberein.

e Ergebnisse und Auswertung der Messungen zur Untersuchung alternativer Adsor-

bentien

Das Ziel dieser Messungen bestand darin, Adsorbentien, welche eine hohere Gleichge-
wichtsbeladung fiir Kohlenstoffdioxid aufweisen, zu finden. Eine héhere Gleichgewichtsbe-
ladung hat direkte Auswirkung auf die Adsorptionsdauer und daraus resultierend auf die

Verfahrensauslegung.
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Im Rahmen dieser Versuche wurden folgende Adsorbentien untersucht:
o Amberlite IRA 67 (Firma: Rohm und Haas)

o Amberlite IRA 92 (Firma: Rohm und Haas)

Amberlite IRA 96 (Firma: Rohm und Haas)

Amberlyst A 21 (Firma: Rohm und Haas)

DOWEX Marathon WBA (Firma: DOW — Sigma-Aldrich)

Lewatit VP OC 1065 (Firma: Lanxess)

Aus den Massenverlaufen geht hervor, dass lediglich ein Adsorbens von den untersuchten
Alternativen fiir die Anwendung im Temperaturwechselverfahren geeignet ist, ndmlich
Lewatit VP OC 1065. Das Adsorbens mit der zweithdchsten Gleichgewichtsbeladung stellt
Amberlite IRA 96 dar. Abbildung 5.19 zeigt die Massen- und Temperaturverldufe der
Adsorbentien Amberlite IRA 96 respektive Lewatit VP OC 1065.
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Abbildung 5.19: Massen- und Temperaturverlauf fiir das Adsorbens Amberlite IRA 96 [a]

und das Adsorbens Lewatit VP OC 1065 [b] bei einer Adsorptionstempe-
ratur von 30 °C

Basierend auf den Gleichgewichtsbeladungen, die aus den Massenverldaufen entnommen
werden, konnen Adsorptionsisothermen fiir die Adsorption von Kohlenstoffdioxid generiert
werden (siehe Abbildung 5.20). Zum Vergleich ist die Adsorptionsisotherme des Adsorbens
DIAION WA21J ebenfalls in der Abbildung dargestellt.

Aus der Abbildung ist die signifikant hohere Gleichgewichtsbeladung fiir Lewatit VP
OC 1065 im Vergleich zu Amberlite IRA 96 deutlich zu entnehmen. Lewatit VP OC 1065
stellt somit das viel versprechendste Adsorbens dar. Die Gleichgewichtsbeladungen aller
anderen untersuchten Adsorbentien bewegen sich im Bereich von 1 gew-%.

Im Hinblick auf Gleichgewichtsbeladungen bei anderen Temperaturen oder Regenerier-

barkeit des Adsorbens wurden an dieser Stelle keine weiteren Untersuchungen durchge-
fiihrt.
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Abbildung 5.20: Adsorptionsisothermen fiir Kohlenstoffdioxid fiir die Adsorbentien Am-
berlite IRA 96 und Lewatit VP OC 1065 bei 30 °C sowie DTAION WA21J
bei 25°C

5.4 Versuche zur Methananreicherung mittels

Temperaturwechseladsorption an einer Versuchsanlage

Im Rahmen der Konzeptionierung der Adsorptionsanlage ist fiir die Realisierung eines kon-
tinuierlichen Verfahrens neben der Adsorptionsstufe auch die Planung der Desorptionstufe
unerlésslich. In der vorhergehenden Arbeit [111] wurde bereits die Stufe der Adsorption
eingehend untersucht. Um néhere Informationen und genauere Daten iiber die Verfahrens-
stufe der Desorption zu erhalten, wurde in dieser Arbeit der Fokus der Untersuchungen

auf die Desorptionsstufe gelegt.

5.4.1 Versuchsanlage

Die Versuche zur Methananreicherung mittels Temperaturwechseladsorption wurden an
einer Versuchsanlage durchgefiihrt. Zu diesem Zweck wurde die Versuchsanlage, die eben-
falls schon im Rahmen der vorhergehenden Arbeit aufgebaut wurde, fiir die Gegebenheiten
des kontinuierlichen Temperaturwechseladsorptionsverfahrens adaptiert und einige Um-
bauarbeiten vorgenommen. In Abbildung 5.21 ist das Verfahrensflie3bild der adaptierten

Versuchsanlage inklusive aller Komponenten und Regelungskreise dargestellt.

Fiir die Durchfithrung der Versuche an der Versuchsanlage wird zunéchst synthetisches

Biogas mittels Methan und Kohlenstoffdioxid aus Gasflaschen zusammengemischt. Die
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Einstellung der gewiinschten Gaszusammensetzung erfolgt mit Hilfe der Massendurchfluss-
regler (MFC1-4) tiber eine Bypassleitung. Erst zu dem Zeitpunkt, wenn das Gasgemisch
die gewiinschte Zusammensetzung aufweist, wird es tiber den Adsorber (R1) geleitet. Fiir
den etwaigen Bedarf von Heifigas wurde ein Gaserhitzer (GE1) angebracht. Nach Durch-
stromen des Adsorbers verlduft der weitere Gasweg iiber einen Filter (F2) weiter zum
Messgerat, wo die Analyse der Gaszusammensetzung durchgefithrt wird.

Parallel zum Gasweg wurde ein Wasserkreislauf zu dem Zweck der Umsetzung der Tem-
peraturwechsel installiert. Das Wasser wird entweder fiir die Bereitstellung von Warm-
wasser zunéchst in einem Behélter (B1) vorgewdrmt (mittels VW2) und anschlieflend
mittels Durchlauferhitzer (WE1) auf die gewiinschte Temperatur gebracht oder im Falle
des Bedarfes von Kaltwasser direkt von der Leitung bezogen. Im Inneren des Adsorbers
wurde ein Rohrbiindelwédrmetauscher angebracht, durch welchen das Wasser im Gegen-
strom zum Gas flieit. Ebenso wurde an der Auflenseite des Adsorbers eine Mantelheizung
bzw. -kiihlung errichtet, durch welches das Wasser ebenfalls im Gegenstrom zum Gas
flieit. Nach Durchstréomen des Wassers durch den Rohrbiindelwdrmetauscher bzw. durch
die Mantelheizung bzw. -kiithlung wird es zuriick in den Behélter geleitet, wo es wieder

erwarmt wird. Alternativ kann das Wasser auch in den Abfluss geleitet werden.

Ein Photo der Versuchsanlage ist in Abbildung 5.22 ersichtlich.
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Abbildung 5.22: Photo der Versuchsanlage

Der Adsorber selbst ist aus Quarzglas gefertigt und besitzt schrig angebrachte Rohran-
sitze, welche fiir die Fixierung der Temperatur- und des Drucksensors dienen. Die Abmes-
sungen des Adsorbers sind Tabelle 5.6 zu entnehmen.

Im Inneren des Adsorbers befinden sich der Rohrbiindelwédrmetauscher und ein Metall-
sieb. Der Rohrbiindelwirmetauscher dient der Wasserdurchleitung durch den Adsorber.
Das Metallsieb, auf welchem das Adsorbensbett aufliegt, wurde zwischen Adsorberhaupt-
teil und -endstutzen eingespannt. Das Adsorbensbett wird als Festbett verwendet. An der
AuBenseite des Adsorbers wurde eine Mantelheizung bzw. -kiithlung installiert. Die Gaszu-
und abfuhr wird durch Metallflansche, an denen Verschraubungen zur Verbindung mit den

Gasleitungen angebracht waren, realisiert. Die Wasserzu- und ableitung wird ebenso durch
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Tabelle 5.6: Abmessungen des Adsorbers
Hohe 1000 mm
Auflendurchmesser 46 mm

Innendurchmesser 41,4 mm
Volumen 1,351

Verbindung des Rohrbiindelwarmetauschers sowie der Mantelheizung bzw. -kiithlung mit
den Kalt- bzw. Heilwasserleitungen bewerkstelligt.

Eine detaillierte Darstellung des Adsorbers sowie die Positionierung der Temperatur-
sowie der Druckmessstellen sind in Abbildung 5.23 respektive Tabelle 5.7 ersichtlich, Ab-
bildung 5.24 zeigt das Schema des im Adsorber integrierten Rohrbiindelwérmetauschers.
Fir weitere Zusammenstellungszeichnungen und Konstruktionspliane des Adsorbers sei an

dieser Stelle auf [111] verwiesen.
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Abbildung 5.23: Detailzeichnung des Adsorbers (Mafle in mm), [111]
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Tabelle 5.7: Positionierung der Messstellen, bezogen auf die Unterkante des Adsorbens-
bettes
Hohe  Messstelle
885 mm Wasseraustritt vom integrierten Warmetauscher
760 mm Temperaturmessstelle T'1
635 mm Druckmessstelle
510 mm Temperaturmessstelle T2
385 mm Temperaturmessstelle T'3
260 mm Temperaturmessstelle T4
135 mm Temperaturmessstelle Th
35 mm  Wassereintritt in den integrierten Warmetauscher
Temperaturmessstelle T6 befindet sich unterhalb des Adsorbensbettes

[a] [b]

Abbildung 5.24: 3D-Darstellung [a] und schematische Darstellung [b] des im Adsorber in-
tegrierten Rohrbiindelwarmetauschers

5.4.2 Messtechnik, Regelungstechnik und Messprogramm

Messtechnik und Instrumentierung

Die Instrumentierung der Versuchsanlage umfasst aufgrund des Betriebs im Tempertur-
wechselmodus vorwiegend Temperaturmessungen. Wie Abbildung 5.23 zu entnehmen ist,
wurden insgesamt sechs Temperaturmessstellen vorgesehen. Zuséatzlich dazu wurde zur
Messung des Druckes im Adsorber eine Druckmessung installiert. Zur Messung der Tempe-
ratur wurden Pt100-Widerstandsthermometer verwendet und fiir die Messung des Druckes

kam ein piezoresistiver Drucksensor zum Einsatz.

Die Analyse der Gaszusammensetzung erfolgte mit Hilfe eines Online-Messgerites vom
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Typ INCA BIO 04 der Firma Union Instruments GmbH. Mit diesem Gerét ist die Mes-
sung der Gaskomponenten Methan, Kohlenstoffdioxid und Sauerstoff méglich. Tabelle 5.8
enthdlt ndhere Informationen zu Messprinzip und Messbereich fiir die jeweilige Gaskom-

ponente.

Tabelle 5.8: Technische Daten des Online-Gasanalysators INCA BIO 04

Komponente Messprinzip Messbereich
Methan NDIR 0-100 %
Kohlenstoffdioxid NDIR 0-100 %
Sauerstoff elektrochemischer Sensor 0-25%

Regelungstechnik

Fiir die Beschreibung der Regelung der Temperatur im Adsorber sei auf die vorhergehende
Arbeit [111] verwiesen, in der die Temperaturreglung in Bezug auf Hardware und Software

bereits ausfihrlich erlautert wurde.

Messprogramm und Messdatenerfassung

Die Messdatenerfassung und auch die Regelung der Temperatur wurden bereits in der vor-
hergehenden Arbeit mit der Software LabView der Firma National Instruments realisiert,
ebenso die Ubertragung der Messdaten an einen Computer und deren Visualisierung mit-
tels LabView. Dieses Messprogramm wurde an die im Rahmen dieser Arbeit bestehenden
Erfordernisse angepasst.

Wie Abbildung 5.25 zu entnehmen, sind auf der Visualisierungsoberfliche des adaptier-
ten Messprogramms die Messwerte der Temperaturen und des Druckes im Adsorber, die
Temperaturmesswerte des Wassers, die Messwerte der Gasanalyse und die Istwerte der
Volumenstrome der einzelnen Gase dargestellt. Ferner kénnen von dieser Oberfliche aus
die Volumenstréme der Gase (durch die Massendurchflussregler) eingestellt und auch die
Regelung der Heizung fiir Gas und Wasser aktiviert bzw. deaktiviert werden. Samtliche

Messwerte werden im Halbsekundentakt aufgenommen und gespeichert.

5.4.3 Versuchsdurchfiihrung

Wie bereits im Kapitel 3 diskutiert, kann die Desorption im Allgemeinen auf drei Arten
erfolgen — durch Temperaturerh6hung (Temperaturwechselverfahren), durch Druckabsen-
kung (Druckwechselverfahren) oder durch Anderung der Konzentration (Konzentrations-

wechselverfahren).

Sowohl die Erhéhung der Temperatur als auch die Absenkung des Druckes im Adsorber

bewirken die Einstellung eines neuen Gleichgewichtszustandes. Bei hoheren Temperaturen
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Abbildung 5.25: Oberfliche der Visualisierung der Versuchsanlage

sinkt die Gleichgewichtsbeladung des Adsorbens und die bereits adsorbierten Gaskompo-
nenten werden freigesetzt. Denselben Effekt hat die Verringerung des Druckes, denn auch
die Druckabsenkung im Adsorber hat eine Desorption zur Folge. Bei dem Konzentrations-
wechselverfahren wird durch Anderung des Partialdrucks des Adsorptivs in der Gasphase
(Anderung der Zusammensetzung der fluiden Phase) ein neuer Gleichgewichtszustand her-

vorgerufen und daraus resultierend die Desorption des Adsorpts erreicht.

Im Rahmen der Versuche an der Versuchsanlage wurden folgende Varianten der Desorp-

tion getestet:

e Desorption durch indirektes Autheizen des Adsorbens mit heiflem Wasser

e Desorption durch indirektes Auftheizen des Adsorbens mit heilem Wasser und gleich-

zeitigem Spiilen mit heiflem Gas

e Desorption durch indirektes Aufheizen des Adsorbens mit heiflem Wasser und nach-

folgendem Spiilen mit heiflem Gas

e Desorption durch Spiilen mit heiflem Gas

Dabei bedeutet indirektes Aufheizen, dass der Aufheizvorgang mittels heilem Wasser,
das durch den Rohrbiindelwarmetauscher und die Mantelheizung stromt, bewerkstelligt
wird. Das Wasser kommt dabei mit dem Adsorbens nicht direkt in Beriihrung. Im Gegen-

satz dazu stellt das Spiilen mit einem heiflen Gas eine direkte Form des Aufheizens dar,
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da das Gas durch das Adsorbensbett geleitet wird und somit direkt mit dem Adsorbens

in Berithrung kommt.

In Abbildung 5.26 ist eine schematische Darstellung der einzelnen Desorptionsvarianten
ersichtlich. Anhand der Adsorptionsisothermen und dem Partialdruck von Kohlenstoffdi-
oxid wird gezeigt, wie die einzelnen Varianten der Desorption wirken und welche maximal
mogliche Menge an Kohlenstoffdioxid mit der jeweiligen Variante desorbiert werden kann.

Der Abbildung ist zu entnehmen, dass durch die Variante mit indirektem Aufheizen mit
heilem Wasser auch theoretisch keine vollstandige Desorption erreicht werden kann. Bei
dieser Variante verbleibt stets eine Restbeladung auf dem Adsorbens, die der Gleichge-
wichtsbeladung bei der jeweiligen Regenerierungstemperatur, die in diesem Fall rund 70 °C
betrégt, entspricht (der Stoffmengenanteil (Partialdruck) an Kohlenstoffdioxid ist bei die-
ser Variante immer 100 mol-%, da der Adsorber (Liickenvolumen) mit dem desorbierten
Kohlenstoffdioxid gefiillt ist).

Die Variante mit indirektem Aufheizen mit heilem Wasser und gleichzeitigem Spiilen
mit heiflem Gas sowie die Variante mit Spiilen mit heiflem Gas ermoéglichen eine voll-
standige Desorption. Die Kombination der Effekte des Aufheizens des Adsorbens und der
Verschiebung des Kohlenstoffdioxid-Stoffmengenanteils gegen null, hervorgerufen durch
die Aufgabe von Spiilgas (Stickstoff), bewirken, dass die gesamte Menge an adsorbiertem
Kohlenstoffdioxid desorbiert werden kann.

Die Variante mit indirektem Aufheizen mit heiflem Wasser und nachfolgendem Spii-
len mit heiflem Gas stellt eine Mischung der drei zuvor erlduterten Desorptionsvarianten
dar und ermoglicht ebenso eine vollstdndige Desorption. Im ersten Schritt dieser Variante
wird das Adsorbens mit heilem Wasser aufgeheizt, wodurch eine definierte Menge an Koh-
lenstoffdioxid, welche der Differenz der Gleichgewichtsbeladungen zwischen Adsorptions-
und Regenerierungstemperatur entspricht, desorbiert. Der Stoffmengenanteil von Kohlen-
stoffdioxid des, im Adsorber befindlichen, Gases betragt wiahrend dieses ersten Schrittes
100 mol-%. Die im zweiten Schritt folgende Aufgabe von Spiilgas (Stickstoff) bewirkt die
Verschiebung des Stoffmengenanteils von Kohlenstoffdioxid von 100 auf 0 mol-%. Dadurch
kann die, nach dem ersten Schritt noch verbliebene, Restbeladung an Kohlenstoffdioxid

auf dem Adsorbens ebenfalls desorbiert werden.

Alle nachfolgend beschriebenen Versuche gliedern sich in die drei Versuchsabschnitte
Adsorption, Desorption und Abkiihlen. Die Adsorption erfolgte, sobald der Gasstrom, be-
stehend aus dem Gasgemisch Methan-Kohlenstoffdioxid, iiber das Adsorbens geleitet und
Kohlenstoffdioxid und zum Teil auch Methan adsorbiert wurden. Nachdem Kohlenstoff-
dioxid durchbrach, d.h. am Adsorberaustritt wieder messbar war, wurde auf den Desorp-
tionsvorgang umgestellt. Die Desorption wurde, wie bereits oben erldautert, auf unter-

schiedliche Weise durchgefiihrt und wird spéter in detaillierter Form dargestellt. Nach der
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Abbildung 5.26: Schematische Darstellung der quantitativ moglichen Desorptionsmengen
bei den getesteten Desorptionsvarianten mit Desorption durch indirek-
tes Aufheizen mit Wasser [a], Desorption durch indirektes Aufheizen mit
Wasser und gleichzeitigem Spilen mit Gas bzw. Desorption durch Spiilen
mit Gas [b] und Desorption durch indirektes Aufheizen mit Wasser und
nachfolgendem Spiilen mit Gas |[c]
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Desorption wurde das Adsorbens abgekiihlt.

Bei den einzelnen Versuchen wurden mehrere (drei oder fiinf) Zyklen hintereinander
ausgefiihrt, um die Auswirkung der verschiedenen Desorptionsvarianten auf die Beladungs-
kapazitidt in den jeweils nachfolgenden Zyklen genauer feststellen zu konnen. Zusétzlich
wurden alle Versuche sowohl mit 2 N1/min Gas als auch 4Nl/min Gas gemacht, da die

Variation des Gasvolumenstromes direkte Auswirkungen auf die Adsorptionsdauer hat.

Am Beginn eines Versuches wurde im ersten Schritt die Gaszusammensetzung iiber die
Bypassleitung eingestellt und, nachdem die gewiinschte Zusammensetzung erreicht war,
wurde die Umleitung des Gasstromes von der Bypassleitung auf den, mit dem Adsor-
bens DIAION WA21J gefiillten, Adsorber vorgenommen. Des Weiteren erfolgte die Zufuhr
von etwa 10°C kaltem Wasser iiber den Rohrbiindelwarmetauscher und die Mantelkiih-
lung, um auf diese Weise die durch die Adsorption entstehende Warme wieder abzufiihren
und damit die Adsorptionszeit zu verlingern. Die Adsorption begann, sobald der Gas-
strom iiber das Adsorbens geleitet wurde und sowohl Kohlenstoffdioxid als auch geringe
Mengen an Methan adsorbierten. Nachdem das Adsorbens voll beladen und Kohlenstoff-
dioxid durchgebrochen war, wurde im néchsten Schritt auf die Desorption umgestellt.
Nach der Desorption fand als letzter Schritt die Abkiihlung auf Adsorptionstemperatur
(Umgebungstemperatur) indirekt durch Zufuhr von etwa 10 °C kaltem Wasser durch den
Wiérmetauscher statt. Die Parameter der einzelnen Versuchsabschnitte sind in Tabelle 5.9

zusammenfassend dargestellt.

Tabelle 5.9: Versuchsparameter

Adsorption

Adsorbens - DIAION WA21J
Adsorbensmenge g 400
Ausgangskonzentration Methan vol-% 65
Ausgangskonzentration Kohlenstoffdioxid — vol-% 35
Gasvolumenstrom N1/min 4,3 und 2,2
Wassertemperatur °C durchschnittlich 10
Desorption

Wassertemperatur °C 75
Spiilgas - Stickstoff
Spiilgastemperatur °C 75
Spiilgasvolumenstrom N1/min 25
Leerrohrgeschwindigkeit Spiilgas m/s 0,31 Y
Abkiihlen

Wassertemperatur °C ‘ 10

) Geschwindigkeitsbereich fiir HeiBgasdesorption sollte im Bereich
zwischen 0,3 bis 1 m/s liegen [22]
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e Desorption durch indirektes Aufheizen des Adsorbens mit heiflem Wasser

Im Zuge der Desorption wurde zunéchst Heiwasser mit einer (Vorlauf-) Temperatur von
75°C indirekt so lange zugefiihrt, bis Kohlenstoffdioxid im desorbierten Gas nicht mehr

detektiert werden konnte.

e Desorption durch indirektes Auftheizen des Adsorbens mit heilem Wasser und gleich-

zeitigem Spiilen mit heiflem Gas

Die Desorption erfolgte sowohl durch die indirekte Zufuhr von Heiflwasser mit einer
(Vorlauf-) Temperatur von 75°C als auch durch jene von Stickstoff mit einer Temperatur
von 75°C.

Die Desorption wurde bei dem Versuch mit einem Gasstrom von 4 Nl/min so lange
durchgefiihrt, bis die mittlere Adsorbenstemperatur bei den ersten vier Zyklen etwa 60 °C
betrug. Bei Zyklus 5 wurde die Stickstoffzufuhr unterbrochen, als die Temperatur 56 °C
erreichte. Das Adsorbens wurde dann nur durch das heifle Wasser aufgeheizt, und zwar
so lange, bis die mittlere Adsorbenstemperatur etwa 68 °C betrug. Bei Erreichen dieser
Temperatur erfolgte wieder die Zufuhr von 75°C heiflem Stickstoff. Das Erwidrmen des
Adsorbens auf dieses hohe Temperaturniveau wurde zu dem Zweck ausgefiihrt, um fest-
stellen zu kénnen, ob bei diesen Temperaturen noch weiteres Kohlenstoffdioxid desorbiert
wird.

Bei dem Versuch mit einem Gasstrom von 2 Nl/min erfolgte die Desorption bei den
Zyklen 1 bis 4 bis zu dem Zeitpunkt, an dem die mittlere Adsorbenstemperatur etwa 66 °C
betrug. Bei Zyklus 5 wurde so lange desorbiert, bis die mittlere Adsorbenstemperatur etwa
70°C erreichte.

e Desorption durch indirektes Autheizen des Adsorbens mit heiflem Wasser und nach-

folgendem Spiilen mit heilem Gas

Im Zuge der Desorption wurde Heilwasser mit einer (Vorlauf-)Temperatur von 75°C
zugefithrt. Es wurde so lange desorbiert, bis die Kohlenstoffdioxidkonzentration das erste
Mal den Wert null annahm. Danach erfolgte die Zufuhr von Stickstoff, der ebenfalls eine
Temperatur von 75 °C aufwies. Der Spiilschritt diente dazu, festzustellen, ob und wie viel
Kohlenstoffdioxid noch desorbiert werden konnte.

Bei beiden Versuchen wurde in Zyklus 3, nach dem Spiilschritt mit heiflem Stickstoff
(75°C), das Adsorbens lediglich durch heifles Wasser (75°C Vorlauftemperatur) auf et-
wa 70 °C erwédrmt. Bei Erreichen dieser Temperatur erfolgte wieder die Zufuhr von 75°C
heiflem Stickstoff. Das Erwdrmen des Adsorbens auf dieses hohe Temperaturniveau wurde
zu dem Zweck ausgefithrt, um feststellen zu kénnen, ob bei diesen Temperaturen noch

weiteres Kohlenstoffdioxid desorbiert wird.
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e Desorption durch Spiilen mit heiflem Gas

Die Desorption wurde durch Spiilen mit 75°C heiflem Stickstoff durchgefiihrt. Da die
Dauer der Desorption bei Anwendung dieser Variante auflerhalb eines, fiir die wirtschaf-
liche Darstellbarkeit eines zukiinftig durchfithrbaren Gesamtverfahrens, zeitlich verniinf-
tigen Rahmens lag (Abbildung 5.27 zeigt, dass die Temperatur des Adsorbensbettes in
einer Hohe von 135 mm iiber dem Bettende nach einer Desorptionszeit von 110 min ledig-

lich 50 °C betrégt), wurde der Versuch nach mehreren Stunden abgebrochen.

770 A Desorptionszeit
t = Omin
—— ——  t = 15min
? ————— t = 30min
i e s — t = 45min
g - d —— — t = 60min
':E = t = Thinin
% —— —- t = 90min
2 s —— t = 105min
——— - t= 110min

260 4

135 A

Betttemperatur [°C]

Abbildung 5.27: Erwdrmung des Adsorbensbettes in Abhéngigkeit der Desorptionszeit bei
der Desorption durch Spiilen mit heiflem Gas

5.4.4 Darstellung, Interpretation und Auswertung der Versuchsergebnisse

Das Ergebnis der Versuche an der Versuchsanlage sind zeitliche Temperatur- und Druck-
verldufe (in Abbildung 5.28 veranschaulicht) sowie zeitliche Verlaufe der Konzentration.
Diese aufgenommenen Verldufe zusammen mit anderen Versuchsdaten bilden die Grund-
lage fiir die Auswertung der Versuche.

Bei der nachfolgenden, detaillierten Darstellung der einzelnen Werte fiir Beladung bzw.
desorbierte Menge ist zu beachten, dass diese Werte eher als Abschitzung dienen und

nicht als fixe Werte verstanden werden diirfen.
e Desorption durch indirektes Aufheizen des Adsorbens mit heiflem Wasser

In Abbildung 5.29 ist beispielhaft der Verlauf der Konzentrationen von Methan und Koh-

lenstoffdioxid, der Temperatur in der Mitte des Adsorbers und der Volumenstréome wéh-
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Abbildung 5.28: Temperatur- und Druckverlauf fir die Desorption durch indirektes Auf-
heizen mit heilem Wasser fiir den Versuch mit 2 N1/min Gas, Zyklus 1

rend der Adsorptionsstufe (Feedvolumenstrom) und der Desorptionsstufe (durchschnittli-
cher Volumenstrom der desorbierten Gase) fiir den 1. Zyklus des Versuches mit 2 N1/min
Gas dargestellt.

Aus der Abbildung ist ersichtlich, dass wiahrend der Adsorptionsstufe Kohlenstoffdioxid
vollstéandig adsorbiert wird und die Methankonzentration rund 100 vol-% betriagt. Am Be-
ginn der Desorptionsstufe wird zunadchst Methan detektiert. Dieses Methan stammt vor-
wiegend aus dem Liickenvolumen des Adsorbensbettes und dem Raum unter dem Adsor-
bensbett (dies ist der Konstruktion des Adsorbers geschuldet). Die Maximum der Kohlen-
stoffdioxiddesorption tritt unmittelbar nach der Methandesorption auf, doch nach dieser
Spitze nimmt der Volumenstrom des desorbierten Kohlenstoffdioxids rasch ab und ver-
bleibt wéhrend der restlichen Versuchsdauer auf niedrigem Niveau. Der schnelle Anstieg
der Temperatur wahrend der Adsorptionsstufe zeigt deutlich das Eintreffen der Adsorp-
tionsfront an. Durch die Adsorption, einem exothermen Prozess, wird Wérme frei und
resultierend daraus ergibt sich ein Temperaturanstieg in diesem Fall von rund 30°C. Im
Hinblick auf die Erwidrmung des Adsorbensbettes wihrend der Desorptionsstufe ist der
Abbildung zu entnehmen, dass es etwa 2000s dauert, bis das Adsorbens eine Temperatur

von 70 °C aufweist.

In den Tabellen 5.10 und 5.11 sind die, aus den Versuchsdaten berechneten, Werte der
Gasbilanz fiir die Versuche mit 4 N1/min Gas respektive 2 NI/min Gas angefiihrt.
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Abbildung 5.29: Versuchsverlauf fiir die Desorption durch indirektes Aufheizen mit heiflem
Wasser fiir den Versuch mit 2 N1/min Gas, Zyklus 1

Der Prozentsatz der desorbierten Menge an Kohlenstoffdioxid bezieht sich hierbei immer
auf die im ersten Zyklus adsorbierte Kohlenstoffdioxidmenge.
Die Adsorptionswerte fiir Zyklus 3 stimmen mit den anderen Zyklen nicht {iberein, da

der Versuch zu frith abgebrochen wurde.

Die Desorption durch Aufheizen des Adsorbens lediglich mit heilem Wasser stellt sich
als ungiinstige Variante dar, weil die Beladungskapazitidt nach dem ersten Zyklus drastisch
abnimmt und sich dann auf konstant niedrigem Niveau bewegt.

Bei beiden Versuchen, also sowohl bei 4 N1/min Gas als auch mit 2NI/min Gas, zeigt
sich hinsichtlich der Beladungen ein gleiches Bild. Wahrend im ersten Zyklus noch eine
hohe Beladung von etwa 6 gew-% bzw. 6,6 gew-% zu verzeichnen ist, sinken die Beladungs-
werte in den weiteren Zyklen rapide und kommen bei ungefihr 1,4 gew-% bzw. 1,7 gew-%
zu liegen. Die Tendenz dieser Werte stimmt auch mit der Theorie iiberein, denn wie be-
reits erldutert, kann durch diese Variante der Desorption keine vollstdndige Desorption
erzielt werden (vgl. Abbildung 5.26). Bei dem Vergleich der Adsorptionszeiten der Versu-
che mit 2 und 4 N1/min Gas sind Unterschiede feststellbar. Diese ergeben sich aufgrund des

Gasvolumenstroms, der sich direkt auf die Dauer der Adsorption auswirkt — ein groferer

115



Methananreicherung mittels Temperaturwechseladsorption

Tabelle 5.10: Gasbilanz fiir den Versuch mit einem Gasvolumenstrom von 4 NI/min

Adsorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3 Zyklus 4 Zyklus 5
Adsorptionszeit S 467 139 70 149 149
Beladung mit COq gew-% 6,01 1,38 0,45 1,50 1,45
1 12,14 2,91 0,96 3,15 3,04
g 24,00 5,76 1,90 6,23 6,02
mol 0,55 0,13 0,04 0,14 0,14
Desorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3 Zyklus 4
Desorptionszeit S 3128 3063 3552 3555
desorbierte Menge an COg 1 2,91 2,50 3,15 3,04
% 24,00 20,59 29,72 28,72

Tabelle 5.11: Gasbilanz fiir den Versuch mit einem Gasvolumenstrom von 2 NI/min

Adsorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3 Zyklus 4 Zyklus 5
Adsorptionszeit S 978 294 307 312 268
Beladung mit COq gew-% 6,57 1,67 1,71 1,72 1,53
1 13,28 3,53 3,63 3,65 3,24
g 26,26 6,98 7,17 7,22 6,40
mol 0,60 0,16 0,16 0,16 0,15
Desorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3 Zyklus 4
Desorptionszeit S 3035 3552 3718 3693
desorbierte Menge an COg 1 3,93 3,63 3,65 3,24
% 26,57 27,31 27,49 24,39

Gasvolumenstrom bewirkt eine kiirzere Adsorptionsdauer. Obwohl sich die Desorptions-
zeit bei beiden Versuchen bei allen Zyklen im Rahmen von einer Stunde bewegt, gelingt es
nicht, einen Grofteil des adsorbierten Kohlenstoffdioxides wieder zu desorbieren, denn in-
nerhalb der Desorptionszeit wird lediglich etwa ein Viertel des Adsorpts wieder desorbiert

wahrend drei Viertel auf dem Adsorbens verbleiben.

e Desorption durch indirektes Auftheizen des Adsorbens mit heiflem Wasser und gleich-

zeitigem Spiilen mit heiflem Gas

In Abbildung 5.30 ist beispielhaft der Versuchsverlauf mit den Parametern Konzentra-
tionen von Methan und Kohlenstoffdioxid, Temperatur in der Mitte des Adsorbers und
die Volumenstrome wéhrend der Adsorptionsstufe (Feedvolumenstrom) und der Desorpti-
onsstufe (durchschnittlicher Volumenstrom der desorbierten Gase) fiir den 1. Zyklus des

Versuches mit 2 N1/min Gas veranschaulicht.
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Abbildung 5.30: Versuchsverlauf fiir die Desorption durch indirektes Aufheizen mit heiflem
Wasser und gleichzeitigem Spiilen mit heiflem Gas fiir den Versuch mit 2
NI/min Gas, Zyklus 1

Auch in dieser Abbildung zeigt sich wiahrend der Adsorptionsstufe ein dhnliches Bild
wie bei der vorherigen Abbildung. Kohlenstoffdioxid wird adsorbiert, wiahrend Methan
mit einem Anteil von rund 100 vol-% gewonnen wird. Die Desorption von Methan und
Kohlenstoffdioxid findet ungefdhr gleichzeitig statt. Die Konzentrationen der beiden Gase
erscheinen auf dem ersten Blick nicht sehr hoch, doch ist zu beachten, dass wihrend der
Desorptionsstufe ein Volumenstrom an 25 N1/min an Spiilgas aufgegeben wurde. Die Tem-
peratur des Adsorbens steigt bei dieser Variante schneller an und erreicht nach rund 1000s
die Temperatur von 70 °C. Der Grund dafiir liegt einerseits in den kombinierten Effekten
der direkten und indirekten Erwdrmung und andererseits im hohen Spiilgasvolumenstrom.
Die Temperaturkurve weist einen Wendepunkt auf, welcher die vollstdndige Desorption an
Kohlenstoffdioxid andeutet. Ab diesem Zeitpunkt kann die zugefithrte Warme ausschlief3-
lich fiir die Erwérmung des Adsorbens verwendet werden, da kein Energieaufwand fiir die

Desorption, einen endothermen Prozess, mehr notwendig ist.

In den Tabellen 5.12 und 5.13 sind die ermittelten Werte der Gasbilanz fir die Versuche
mit 4 N1/min Gas respektive 2N1/min Gas aufgelistet.
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Tabelle 5.12: Gasbilanz fiir den Versuch mit einem Gasvolumenstrom von 4 NI/min

Adsorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3 Zyklus 4 Zyklus 5
Adsorptionszeit S 492 474 417 427 421
Beladung mit COg9 gew-% 6,37 6,07 5,28 5,49 5,42
1 12,88 12,31 10,78 11,19 11,06
g 25,46 24,33 21,31 22,11 21,86
mol 0,58 0,55 0,48 0,50 0,50
Desorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3 Zyklus 4
Desorptionszeit S 1314 689 722 731
desorbierte Menge an COg 1 12,31 10,78 11,19 11,06
% 95,54 83,69 86,85 85,87

Tabelle 5.13: Gasbilanz fiir den Versuch mit einem Gasvolumenstrom von 2 NI/min

Adsorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3 Zyklus 4 Zyklus 5
Adsorptionszeit S 1008 1002 994 997 988
Beladung mit COg9 gew-% 6,81 6,73 6,70 6,79 6,66
1 13,76 13,61 13,56 13,73 13,46
g 27,19 26,91 26,80 27,15 16,61
mol 0,62 0,61 0,61 0,62 0,60
Desorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3 Zyklus 4
Desorptionszeit S 1165 1151 1185 1156
desorbierte Menge an COg 1 13,61 13,56 13,73 13,46
% 98,95 98,53 99,83 97,86

Die Desorption durch Aufheizen des Adsorbens mit heilem Wasser und gleichzeitigem
Spiilen mit heilem Gas stellt eine bessere Variante verglichen mit dem Aufheizen nur durch
heifles Wasser dar.

Die Beladungen nehmen, sowohl beim Versuch mit 4 N1/min Gas als auch bei jenem mit
2Nl/min Gas, in den einzelnen Zyklen geringfiigig ab, bleiben insgesamt gesehen jedoch
auf hohem Niveau. Im Hinblick auf die Abnahme der Beladungskapazititen wiahrend der
aufeinander folgenden Zyklen ist bei dem Versuch mit 4 N1/min Gas eine maximale Reduk-
tion von rund 1,1 gew-% feststellbar, wihrend dieser Wert bei dem Versuch mit 2 N1/min
Gas mit ungefahr 0,2 gew-% beziffert und somit die Beladungskapazitit in den fiinf Zyklen

als konstant angesehen werden kann.

118



Methananreicherung mittels Temperaturwechseladsorption

e Desorption durch indirektes Aufheizen des Adsorbens mit heiflem Wasser und nach-

folgendem Spiilen mit heiflem Gas

Abbildung 5.31 zeigt beispielhaft den Verlauf der Konzentrationen von Methan und Koh-
lenstoffdioxid, der Temperatur in der Mitte des Adsorbers und der Volumenstréome wéh-
rend der Adsorptionsstufe (Feedvolumenstrom) und der Desorptionsstufe (durchschnittli-

cher Volumenstrom der desorbierten Gase) fiir den 1. Zyklus des Versuches mit 2 N1/min
Gas.
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Abbildung 5.31: Versuchsverlauf fiir die Desorption durch indirektes Aufheizen mit heiflem
Wasser und nachfolgendem Spiilen mit heilem Gas fiir den Versuch mit
2 N1/min Gas, Zyklus 1

Diese Abbildung weist sehr viel Ahnlichkeit mit Abbildung 5.29 auf, da der Versuchsab-
lauf bis auf Unterschiede am Ende der Desorptionsstufe der gleiche ist. Auch hier wird
wahrend der Adsorptionsstufe Kohlenstoffdioxid vollstdndig adsorbiert und Methan liegt
mit einer Konzentration von rund 100vol-% vor. Am Beginn der Desorptionsstufe, die
zunachst nur durch indirektes Aufheizen mit heilem Wasser durchgefithrt wird, desorbiert
Methan als erste Komponente, gefolgt von Kohlenstoffdioxid. Nach etwas mehr als 2000s
Desorption durch indirektes Aufheizen werden weder Methan noch Kohlenstoffdioxid de-
tektiert. In weiterer Folge wird deshalb etwa 200s vor Ende der Versuchsdauer Spiilgas

aufgegeben. Dieser Spiilgasstrom bewirkt, wie in der Abbildung deutlich zu erkennen ist,
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eine weitere Desorption von gréfitenteils Kohlenstoffdioxid und kleinen Mengen an Methan.

Die Tabellen 5.14 und 5.15 enthalten die aus den Versuchsdaten berechneten Werte der
Gasbilanz fiir die Versuche mit 4 N1/min Gas respektive 2 N1/min Gas.

Tabelle 5.14: Gasbilanz fiir den Versuch mit einem Gasvolumenstrom von 4 N1/min

Adsorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3
Adsorptionszeit S 453 375 364
Beladung mit COq gew-% 5,94 4,73 4,65
1 12,00 9,67 9,52
g 23,72 19,12 18,82
mol 0,54 0,43 0,43
Desorption Zyklus 1 Zyklus 2
Desorptionszeit S 2794 3373
desorbierte Menge an COg 1 9,67 9,52
% 80,63 79,35

Tabelle 5.15: Gasbilanz fiir den Versuch mit einem Gasvolumenstrom von 2 NI/min

Adsorption Zyklus 1 Zyklus 2 Zyklus 3
Adsorptionszeit S 976 779 e
Beladung mit CO» gew-% 6,51 5,14 5,12
1 13,16 10,52 10,49
g 26,02 20,80 20,73
mol 0,59 0,47 0,47
Desorption Zyklus 1 Zyklus 2
Desorptionszeit S 3402 3304
desorbierte Menge an COs 1 10,52 10,49
% 79,94 79,68

Die Desorption durch Aufheizen des Adsorbens mit heilem Wasser und nachfolgendem

Spiilen mit heiflem Gas stellt ebenfalls eine vorteilhaftere Variante verglichen mit dem

Aufheizen nur durch heifles Wasser dar.

Hinsichtlich der Beladung zeigt sich, sowohl beim Versuch mit 4 Nl1/min Gas als auch
bei jenem mit 2 Nl/min Gas, ein gleiches Bild. Die grofite Abnahme der Beladung findet

zwischen dem ersten und dem zweiten Zyklus statt, wihrend der zweite und der dritte

ZyXklus gleich bleibende Beladungen aufweisen. Insgesamt betrachtet liegen die Beladungs-

kapazitdten auf hohem Niveau.
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e Zusammenfassung der Ergebnisse der unterschiedlichen Desorptionsvarianten

Anhand des Vergleichs der Beladungsverldufe der einzelnen Zyklen bei unterschiedlichen
Desorptionsvarianten (vgl. Abbildung 5.32) ist deutlich ersichtlich, dass die Desorption
durch Aufheizen des Adsorbens nur mit heilem Wasser die schlechteste Variante darstellt.
Die Beladungskapazitit ist lediglich im ersten Zyklus auf einem hohen Niveau, nimmt
jedoch vom ersten auf den zweiten Zyklus betrachtlich ab und verbleibt wéhrend der
restlichen Zyklen auf konstant niedrigem Niveau.

Die beiden anderen Varianten der Desorption, Desorption durch Aufheizen des Adsor-
bens mit heilem Wasser und gleichzeitigem Spiilen mit heiflem Gas sowie Desorption durch
Aufheizen des Adsorbens mit heiflem Wasser und nachfolgendem Spiilen mit heiffem Gas,
liefern im Hinblick auf die Beladungskapazitét deutlich bessere Resultate. Die Beladungs-
kapazitat sinkt im Verlauf der einzelnen Zyklen nur in geringem Ausmaf, liegt insgesamt
gesehen jedoch auf hohem Niveau. Die Desorptionsvariante durch Aufheizen des Adsor-
bens mit heiflem Wasser und gleichzeitigem Spiilen mit heiflem Gas weist dennoch Vorteile
in Bezug auf den Verlauf der Beladungskapazitdt und auch in Hinsicht auf die Desorpti-

onsdauer auf.
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Abbildung 5.32: Vergleich der Beladungen der einzelnen Zyklen bei unterschiedlichen
Desorptionsvarianten fiir die Versuche mit 2 NI/min Gas

Diese Ergebnisse fithren zu dem Schluss, dass die Prozessstufe der Desorption ohne den
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Einsatz von einem Spiilgas nicht optimal verwirklicht werden kann. Dazu sei nochmals
angemerkt, dass die Desorption nur durch das Spiilen mit einem Gas auch in der Ver-
suchsanlage untersucht und dabei festgestellt wurde, dass sie die schlechteste Variante
darstellt. Die optimale Variante der Desorption kann also nur eine Kombination von Auf-
heizen mit heiflem Wasser (indirektem Aufheizen) und Aufheizen durch das Spiilen mit

einem geeignetem Spiilgas (direktem Aufheizen) sein.

5.5 Konzeptionierung der Pilotanlage zur Methananreicherung

mittels Temperaturwechseladsorption

Der néchste Schritt im Rahmen der Konzeptionierung einer Anlage ist, in Hinsicht auf
die Reihenfolge des Mafistabes von Anlagen, nach dem Aufbau einer Versuchsanlage der

Aufbau einer, mafistabsméfig nachst grofleren, Pilotanlage.

Die Pilotanlage wurde fiir einen Durchsatz von 50 Nm?/h Biogas ausgelegt. Die Bauform
der Adsorber sollte so einfach wie moglich gestaltet sein, weshalb ein Rohrbiindelwérme-
tauscher als Adsorber ausgewédhlt wurde. Um den festgelegten Durchsatz gewéhrleisten zu
koénnen, wurde der Adsorber mit einer Anzahl von rund 550 Rohren geplant. Das Innere
der Rohre sollte mit Adsorbens befillt werden, wahrend im Mantelraum das Kiihl.- bzw.
Heizmedium durchfliefen sollte. Insgesamt wurden fiir die gesamte Anlage drei Adsorber
vorgesehen, wobei sich ein Adsorber in der Phase der Adsorption befinden sollte wahrend

die beiden anderen Adsorber die Phasen Desorption und Abkiihlung durchlaufen sollten.

Im Anhang sind ein detailliertes FlieSbild sowie weitere Planungsunterlagen der Pilot-

anlage enthalten.

Wie diesem Flie3bild zu entnehmen ist, wird das Biogas zunéchst einer Trocknung und
einer Gasanalyse unterzogen, bevor es weiter in den fiir die Adsorption zur Verfiigung ste-
henden Adsorber stromt. Im Adsorber findet in den mit Adsorbens gefiillten Rohren die
Adsorption von Kohlenstoffdioxid und in geringen Mengen auch von Methan unter Frei-
setzung von Wéarme, aufgrund des exothermen Charakters der Adsorption, statt. Um die
Adsorption mittels Abfuhr der Adsorptionswiarme zu begiinstigen, wird der Adsorber mit
Kaltwasser durchstromt. Das gewonnene Methan wird nach Austritt aus dem Adsorber
nochmals einer Gasanalyse unterzogen und danach weiter in eine Hauptleitung bzw. in
einen Gasspeicher geleitet. Um das Durchbrechen der Komponente Kohlenstoffdioxid im
Adsorber zu vermeiden, wird der Gasstrom kurz vor dem Durchbruchszeitpunkt auf einen
anderen Adsorber, der nun bereit fiir die Adsorption ist, umgeleitet. Im beladenen Ad-
sorber hingegen erfolgt die Desorption des adsorbierten Kohlenstoffdioxids bzw. geringer

Mengen an Methan. Die desorbierten Gase werden ebenfalls einer Gasanalyse unterzo-
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gen, bevor sie durch einen Biofilter geleitet und in die Atmosphére abgelassen werden. Im
Anschluss an die Desorption ist eine Kiithlung des Adsorbers auf Adsorptionstemperatur
vorgesehen, der bei Erreichen dieser Temperatur somit wieder fiir die Adsorption zur Ver-

figung steht.

Eine erste Abschétzung des Bedarfs an erforderlichen Wérme- und Kéltemengen auf Ba-
sis der Versuche ergab grofienordnungsméiflig einen Wert (bezogen auf den Rohgasdurch-
satz von 50 Nm?/h) von 0,89 kWh/Nm? fiir den Wirmebedarf respektive 0,93 kWh/Nm?
fiir den Kéltebedarf. Die Kéltemenge miisste hierbei zu etwa gleichen Teilen fiir das Abkiih-
len von Adsorber und Adsorbens wéihrend der Phase der Abkiihlung sowie fiir Abfuhr der
Adsorptionsenthalpie wihrend der Adsorptionsphase aufgewendet werden. Fiir die Auftei-
lung der Warmemenge wéihrend der Phase der Desorption ergibt sich, dass das Aufheizen
von Adsorber sowie Adsorbens den iiberwiegenden Teil der Warmemenge erfordern wiirde.
Die Warmemenge fiir die Desorption (Enthalpie), hingegen, wiirde in jedem Fall (unab-

héngig von der Desorbatmenge) den geringeren Anteil am Gesamtwarmebedarf ausmachen.

Bei dieser Abschéatzung der erforderlichen Energiemengen wurde lediglich die Tempe-
raturwechseladsorption selbst beriicksichtigt, andere Verfahrensstufen wie beispielsweise

eine Trocknung wurden nicht miteingerechnet.

Optimierungspotentiale bei der Verfahrensstufe der Temperaturwechseladsorption sind,
in Bezug auf die Reduktion der erforderlichen Energiemengen, bei der Anlagenkonfigura-
tion bzw. dem Heiz- und Kiihlkonzept vorhanden.

Eine Moglichkeit der Optimierung ist die Umgestaltung der Anlagenkonfiguration. Das
dargestellte Konzept der Temperaturwechseladsorptionsstufe der Pilotanlage beinhaltet
einen quasikontinuierlichen Prozess, bei dem die Phasen der Adsorption, Desorption und
Abkiihlung in nur einem Adsorber nacheinander ablaufen und die Kontinuitédt des Verfah-
rens durch Umleiten des Gasstromes auf einen anderen Adsorber gewahrleistet wird. Die
Temperaturwechseladsorptionsstufe konnte aber auch als kontinuierlicher Prozess realisiert
werden, indem die Phasen Adsorption, Desorption und Abkiihlung in voneinander getrenn-
ten Reaktoren ablaufen. Auf diese Weise konnten fiir jede Phase optimale Bedingungen

sowie die Moglichkeit, gezielt auf deren Erfordernisse einzugehen, geschaffen werden.

Unter den derzeitigen Rahmenbedingungen (Anlagenkonfiguration, Heiz- und Kiihlkon-

zept) wurde die Pilotanlage noch nicht realisiert.
Das Temperaturwechseladsorptionsverfahren besitzt gegeniiber den anderen, bereits er-

lauterten, Verfahren der Methananreicherung dennoch einige Vorteile.

Zu diesen Vorteilen zéhlt die Eigenschaft des Temperaturwechseladsorptionsverfahrens
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als druckloses Verfahren. Bei druckgetriebenen Verfahren wie der Druckwasserwésche, den
physikalischen Absorptionsverfahren mit organischen Waschfliissigkeiten, der Druckwech-
seladsorption sowie der Gaspermeation besteht die Notwendigkeit der Verdichtung des
Feedgases (Biogas) auf einen definierten Arbeitsdruck. Die Temperaturwechseladsorption,
ebenso wie die Aminwésche, stellen drucklose Verfahren dar. Bei diesen Verfahren erfolgt
die Verdichtung erst nach der eigentlichen Methananreicherung, wodurch die Verdichtung
des (zuvor bereits abgetrennten) Kohlenstoffdioxids eingespart werden kann.

Allgemeine Vorteile bei der Verwendung von Aminen im Rahmen der Methananreiche-
rung (Aminwésche, Temperaturwechseladsorption) liegen zum einen in den sehr geringen
Methanverlusten wéhrend des Verfahrens aufgrund der hohen Selektivitdt von Aminen
fir Kohlenstoffdioxid und zum anderen in der hohen Reinheit (hoher Methananteil) im
gewonnenen Gas.

Entscheidende Vorteile fiir die Temperaturwechseladsorption gegeniiber der Aminwé-
sche ergeben sich in Hinsicht auf den Energiebedarf bei der Regenerierung. Wahrend
die Regenerierung der Amin-Waschfliissigkeit bei hohen Temperaturen mit Prozesswér-
me (Vorlauftemperatur im Bereich von 120 bis 160 °C [8]) erfolgt und somit einen hohen
Energiebedarf erfordert, ist fir die Regenerierung des (Amin-)Adsorbens beim Tempera-

turwechseladsorptionsverfahren lediglich Niedertemperaturwéirme notwendig.
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6 Wasserstoff aus Biomasse -
CO/CO,-Abtrennung aus Synthesegas
mittels Druckwechseladsorption

In diesem Kapitel wird eine Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff aus Synthese-
gas einer Biomassevergasung vorgestellt. Eine Stufe dieser mehrstufigen Prozesskette stellt
eine Druckwechseladsorption dar, auf deren Beschreibung in diesem Kapitel das Haupt-
augenmerk gelegt wird. Dabei werden nicht nur die Druckwechseladsorptionsanlage selbst
und die ersten Testlaufe beschrieben, sondern auch die fiir die Auslegung der Anlage
notwendigen Versuche in einer Laboranlage. Zusétzlich zu dem dargestellten Prozess der
Wasserstoffgewinnung und dabei insbesondere dem Druckwechselverfahren und den dazu-
gehorigen Versuchen wird das Konzept der Polygeneration speziell im Hinblick auf dessen
Umsetzung im Bereich der Biomassevergasung und Synthesegaserzeugung diskutiert so-
wie eine kurze Darstellung des konventionellen Verfahrens der Wasserstoffgewinnung aus

fossilem Erdgas gegeben.

6.1 Strategie der Polygeneration

Als Polygeneration wird im Bereich der Biomassevergasung und Synthesegaserzeugung ei-
ne Strategie bezeichnet, bei der die Erzeugung von Syntheseprodukten den gleichen Stel-
lenwert hat wie die (konventionelle) Erzeugung von Strom und Wérme [112]. Erfolgt also
bei einem Biomassevergasungskraftwerk die Anwendung der Strategie der Polygeneration,
so besitzt dieses Kraftwerk zumindest drei Produktstréme, ndmlich Strom, Warme und
mindestens ein Syntheseprodukt. Abbildung 6.1 veranschaulicht die Strategie der Polyge-
neration bei deren Anwendung im Bereich der Biomassevergasung.

Charakteristisch fir diese Anwendung ist die Verwendung eines Teilstroms des Synthe-
segases und/oder des Abgases aus der Synthese fiir die Produktion von Wérme und Strom
[112]. Dabei ist bei der Verwendung eines Teilstromes des Synthesegases in den meisten
Fillen lediglich eine Gasreinigung zur Abscheidung von Partikeln und Teeren vorgesehen,
da in diesem Fall die Reinheitsanforderungen an das Synthesegas nicht sehr streng sind.
Fir die Produktion von Syntheseprodukten gestaltet sich die Gasaufbereitung ungleich
aufwendiger. Hier besteht zumeist die Notwendigkeit einer exzessiven Gasreinigung zur

Gewinnung eines sehr sauberen Gases fiir die Synthese und optional einer Konditionie-
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Abbildung 6.1: Strategie der Polygeneration im Bereich der Biomassevergasung, nach [113]

rung dieses Gases [113]. Das Abgas, das bei der Synthese anfillt, kann im Sinne einer
optimalen Ausniitzung aller Ressourcen und Stoffstrome ebenfalls zur Produktion von

Strom und Wéarme herangezogen werden.

Die in diesem Kapitel vorgestellte Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff aus dem
Synthesegas einer Biomassevergasung tragt dem Konzept der Polygeneration Rechnung.
Bei dieser Prozesskette fiir die Gewinnung von Wasserstoff (sieche Abbildung 6.2) wird ein
Teilstrom des Synthesegases, nach der Abscheidung von Partikeln und Teeren, entnommen
und einer weitergehenden Gasaufbereitung unterzogen. Hochreiner Wasserstoff stellt das
Produkt dieser Aufbereitung dar. Das Abgas aus der Gasaufbereitung wird riickgefiihrt

und fur die Produktion von Strom und Warme verwendet.

)
Produktion

Biomasse —> Vergasung ——> Gasreinigung ——> von Wirme —>
und Strom

‘Wirme und
Strom

Gas-
aufbereitung

——

—> Wasserstoff

Abbildung 6.2: Umsetzung der Strategie der Polygeneration anhand des Prozesses der
Wasserstoffgewinnung

6.2 Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff

Die Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff wurde am Standort des Biomassekraft-
werkes Oberwart realisiert. Eine schematische Darstellung des Biomassekraftwerkes Ober-
wart ist in Abbildung 6.3 ersichtlich, fiir eine detaillierte Beschreibung des Aufbaus und

der Funktionsweise des Biomassekraftwerkes Oberwart sei an dieser Stelle auf Kotik [114]
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und Bosch [115] verwiesen. Die durchschnittliche Zusammensetzung des Synthesegases, das
vom Biomassekraftwerk Oberwart produziert wird und aus welchem Wasserstoff gewonnen

werden soll, ist in Tabelle 6.1 angegeben.
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Abbildung 6.3: Schematische Darstellung des Biomassekraftwerkes Oberwart

Tabelle 6.1: Zusammensetzung des Synthesegases (trocken) vom Biomassekraftwerk Ober-

wart
Komponente Konzentration
Wasserstoff 31,3 vol-%
Kohlenstoffmonoxid 21,6 vol-%
Kohlenstoffdioxid 23,2 vol-%
Methan 9,5 vol-%
hohere Kohlenwasserstoffe 2,4 vol-%
Stickstoff 10,9 vol-%
Sauerstoff 1,1 vol-%

Der gewonnene Wasserstoff muss strengen Reinheits- und hohen Qualitdtsanforderun-
gen gentigen, da er als Brennstoff fiir eine PEM-Brennstoffzelle (Polymerelektrolytmem-
bran, engl. Polymer Electrolyte Membrane oder Protone Exchange Membrane, kurz PEM)
eingesetzt wird. Die Reinheitsanforderungen betreffen hauptséchlich die Gaskomponente
Kohlenstoffmonoxid, da diese die Brennstoffzelle schiadigt. Um eine Schédigung der Brenn-
stoffzelle zu vermeiden, sollte laut Herstellerempfehlung der Gehalt am Kohlenstoffmon-
oxid im Brennstoff, also im Wasserstoff, maximal 10 ppm-v oder weniger betragen. Auch
die Gaskomponente Kohlenstoffdioxid sollte génzlich aus dem Brennstoff (Wasserstoff)
abtrennt werden. Kohlenstoffdioxid wiirde zwar zu keiner Schadigung der Brennstoffzelle

fithren, wohl aber zu Einbuflen in Hinsicht auf die Leistung der Brennstoffzelle.
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Um aus dem Synthesegas des Biomassekraftwerkes Wasserstoff in der geforderten hohen
Qualitdt und Reinheit zu gewinnen, muss das Gas in einem mehrstufigen Prozess aufberei-
tet werden. In Abbildung 6.4 und Abbildung 6.5 sind das Schema respektive das Flief3bild

der fiir diesen Zweck aufgebauten mehrstufigen Prozesskette dargestellt.

vorgereinigtes - Anreicherung Abtrennung sSers
G ‘Wasserstoff
Synthesegas | asrelnigung | ‘ von H, von CO/CO,

Abbildung 6.4: Schematische Darstellung der Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff
aus Synthesegas
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Abbildung 6.5: FlieBbild (vereinfacht) der Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff
aus Synthesegas

Bei dieser Prozesskette wird zunéchst ein Teilstrom des von Partikeln und Teeren vor-
gereinigten Synthesegases entnommen (Entnahmestelle Teilgasstrom in Abbildung 6.3 er-
sichtlich). In der ersten Prozessstufe wird das Gas einer weitergehenden Gasreinigung
unterzogen. Dazu wird es durch einen RME-Wéscher (Rapsmethylester, kurz RME) ge-
leitet, der bei einem Temperaturniveau von rund 5 °C betrieben wird. Bedingt durch die
niedrige Temperatur des Waschmittels erfolgen eine Abkiithlung des Gases und eine weitere
Abscheidung von Teeren, Wasser und Spurenkomponenten wie Ammoniak.

In der zweiten Prozessstufe wird das gereinigte Gas einer Membrantrennanlage zuge-
fiihrt, in welcher mittels dem Verfahren der Gaspermeation eine Anreicherung von Was-
serstoff erzielt wird. In der Membrantrennanlage erfolgt eine Aufteilung des Gases in zwei

Strome. Im Permeat finden sich vorwiegend die schnell durch die Membran permeierenden
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Komponenten wie Wasserstoff, Kohlenstoffdioxid und in geringem Mafle auch Kohlenstoft-
monoxid wieder. Im Retentat hingegen verbleiben diejenigen Komponenten, die langsamer
permeieren und dadurch zu einem gewissen Anteil zuriickgehalten werden. Der Retentat-
strom wird zum Kraftwerk riickgefithrt und zur Produktion von Strom und Warme ver-
wendet. Der wasserstoffangereicherte Permeatstrom, der nun zum iiberwiegenden Teil aus
Wasserstoff besteht aber auch Kohlenstoffdioxid und in geringeren Mengen Kohlenstoff-
monoxid aufweist, wird zur nichsten Prozessstufe geleitet.

Die dritte Prozessstufe stellt das Verfahren der Druckwechseladsorption dar, mit Hilfe
dessen der Anteil an Kohlenstoffmonoxid im wasserstoffangereicherten Gas (um die ho-
hen Reinheitsanforderungen zu erfiillen) auf den erforderlichen Gehalt reduziert wird. Zu
diesem Zweck wird das wasserstoffangereicherte Gas einer Druckwechseladsorptionsanlage
zugefithrt, wo die Abtrennung von Kohlenstoffmonoxid erfolgt. Simultan wird das Gas
auch von Kohlenstoffdioxid befreit.

In Tabelle 6.2 sind die Volumenstrome sowie die Gaszusammensetzungen nach jeder

Prozessstufe aufgelistet.

Tabelle 6.2: Gaszusammensetzungen nach den einzelnen Prozessstufen, nach [116]

Komponente nach RME-Wiéscher nach Membran nach PSA
Wasserstoff 36,0 vol-% 73,0 vol-% 98,5 vol-%
Kohlenstoffmonoxid 20,0 vol-% 1,4 vol-% < 1,75 ppm-v
Kohlenstoffdioxid 22.0 vol-% 22.0 vol-% n.d.
Methan 9,0 vol-% 0,4 vol-% n.d
hohere Kohlenwasserstoffe 2,6 vol-% n.d. n.d.
Stickstoff 10,4 vol-% 3,0 vol-% < 1,25 vol-%
Sauerstoff 0,7 vol-% 0,2 vol-% < 0,43 vol-%
Volumenstrom 5,38 Nm?/h 0,59 Nm?/h n.g.

n.d. ...nicht detektiert

n.g. ...nicht gemessen

Am Ende dieser dreistufigen Prozesskette liegt der gewonnene Wasserstoff in der gefor-
derten hohen Qualitéit und Reinheit vor und kann als Brennstoff fiir die PEM-Brennstoffzelle

eingesetzt werden.

Abbildung 6.6 zeigt ein Photo der aufgebauten Prozesskette.

6.3 Gewinnung von Wasserstoff - Uberblick iiber
Wasserstoffgewinnungsverfahren im Allgemeinen und

Dampfreformieren von Erdgas im Besonderen

Fiir die Gewinnung oder Produktion von Wasserstoff stehen grundsétzlich die Ausgangs-

stoffe Wasser und Kohlenwasserstoffe zur Verfiigung, aus denen in Rahmen einer Vielzahl
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Abbildung 6.6: Photo der Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff aus Synthesegas

unterschiedlicher Produktionsrouten durch verschiedene thermochemische, chemische oder
elektrische Prozesse und Verfahren Wasserstoff gewonnen wird.
Abbildung 6.7 gibt einen Uberblick iiber die generell verfiigharen Moglichkeiten der

Wasserstoffgewinnung.

Eine techno-6konomische Bewertung der Verfahren der Erdgas-Dampfreformierung, der
Kohle- und Biomassevergasung sowie Wasserelektrolyse zur Wasserstoffgewinnung ist in
[119] zu finden. Fiir die technische Bewertung von Wasserstoffgewinnungsverfahren, die

auf erneuerbarer Energie bzw. erneuerbaren Rohstoffen basieren, sei auf [120] verwiesen.

6.3.1 Wasserstoffgewinnung durch Erdgas-Dampfreformieren

Die Gewinnung von Wasserstoff im industriellen Mafistab basiert derzeit hauptsichlich
auf fossilen Ausgangsstoffen, wobei die Dampfreformierung von Erdgas das am meisten

eingesetzte Verfahren darstellt [119, 120, 121] und deshalb hier genauer ausgefithrt wird.

Die Dampfreformierung von Erdgas erfolgt in einem mehrstufigen Prozess bei einem
Druck im Bereich von 15 bis 30 bar (typisches Druckniveau 20 bar) [122]. In Abbildung 6.8
ist das Flief3bild des Verfahrens der Dampfreformierung von Erdgas zur Gewinnung von
Wasserstoff dargestellt.

In der ersten Stufe des Verfahrens werden eine Vorwadrmung sowie eine Entschwefe-
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Abbildung 6.7: Moglichkeiten der Wasserstoffgewinnung, nach [117, 118]

lung des Gases vorgenommen. Erdgas enthélt typischerweise geringe Mengen an Schwe-
felkomponenten, hauptséchlich in Form von Schwefelwasserstoff, die als erste abgetrennt
werden, um die in den nachfolgenden Prozessschritten zum Einsatz kommenden, schwe-
felempfindlichen Katalysatoren nicht zu schidigen. In der Regel erfolgt die Abtrennung
des Schwefelwasserstoffs durch eine chemische Adsorption an Zinkoxid. Sollte Erdgas auch
organische Schwefelkomponenten enthalten, so werden diese mittels Hydrodesulfurisation
(katalytische Hydrierung) in Schwefelwasserstoff umgewandelt und ebenfalls am Zinkoxid
abgeschieden. Am Ende der ersten Stufe wird das nun feinentschwefelte Erdgas (Schwe-
felgehalt unter 1 ppm [118]) auf eine Temperatur von etwa 350 bis 400 °C vorgewérmt.
Die zweite Stufe des Verfahrens bilden die Dampfzumischung, die eigentliche Dampfre-
formierung sowie die Abkiihlung und Dampfgewinnung. Um das Erdgas auf die, fiir die
Dampfreformierung erforderlichen Bedingungen zu konditionieren, wird zunéchst, fiir die
Einstellung des gewiinschten H/C-Verhéltnisses von 2,5mol Hy/mol C, das vorgewarmte
Erdgas mit Wasserdampf vermischt. Im Anschluss erfolgt eine weitere Erwdrmung des

Gasgemisches auf eine Reformer-Eintrittstemperatur von etwa 520°C. Nach Erreichen
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Abbildung 6.8: Fliebild des Verfahrens der Dampfreformierung von Erdgas mit Entschwe-
felung (1), Reformierung (2), CO-Konvertierung (3), Druckwechseladsorp-
tion (4), Puffer (5) und Rauchgas (6), [123]

dieser Temperatur wird das Gasgemisch in den beheizten Reformer geleitet, in dem die
katalytische Umsetzung des Erdgases mit dem Wasserdampf zu einem wasserstoff- und
kohlenstoffmonoxidreichen Gas stattfindet. Das Gas verldsst den Reformer mit einer Aus-
trittstemperatur von rund 800 °C und wird danach rasch um etwa 500 °C abgekiihlt (dieser
Prozessschritt wird zur Dampfgewinnung verwendet).

In der dritten Stufe wird das Gas, das nun bei einem Temperaturniveau von rund 300 °C
vorliegt, einer Hochtemperatur-Shift-Reaktion unterzogen. In dem Shift-Reaktor wird der
Anteil an Kohlenstoffmonoxid im Gas mit dem verbliebenden Wasserdampf katalytisch zu
Wasserstoff umgesetzt. Abhéngig vom Gehalt an Kohlenstoffmonoxid im Gas weist das
Gas nach der Shift-Reaktion eine Austrittstemperatur von 400 bis 450 °C auf.

In der vierten und letzten Stufe erfolgen nochmals eine Abkiihlung und eine Reini-
gung des Gases. Das Gas besteht nach der Hochtemperatur-Shift-Reaktion zum Grofteil
aus Wasserstoff, enthilt aber aufgrund der unvollstdndigen Umsetzung bzw. Konversion
der beiden Reaktionen noch Methan und Kohlenstoffmonoxid sowie Kohlenstoffdioxid,
Stickstoff und auch Wasserdampf. Um diese Verunreinigungen abzutrennen und somit
Wasserstoff von hoher Reinheit zu gewinnen, muss das Gas gereinigt werden. Fiir die
Gasreinigung zur Gewinnung von hochreinem Wasserstoff stehen viele Gasreinigungsver-
fahren zur Verfiigung (detaillierter wird auf diese Thematik in [124] eingegangen). Bei
dem Verfahren der Dampfreformierung allerdings wird eine von zwei charakteristischen

Reinigungsrouten angewendet. Bei dem sogenannten klassischen Verfahren wird das Gas
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nach der Hochtemperatur-Shift-Reaktion zunéchst auf etwa 200 °C abgekiihlt und einer
Niedertemperatur-Shift-Reaktion unterzogen. Hinterher erfolgt die Abtrennung von Koh-
lenstoffdioxid durch ein Waschverfahren (MEA oder heifle Pottasche). Abschlielend wer-
den die noch verbleibenden Spurenverunreinigungen im Wasserstoff durch eine katalytische
Methanierung entfernt. Die zweite Route stellt ein Druckwechseladsorptionsverfahren dar.
Dabei wird das Gas bis auf Umgebungstemperatur abgekiihlt, wodurch der im Gas ent-
haltene Wasserdampf kondensiert und abgetrennt werden kann. Das trockene Gas wird
anschlieBend einer Druckwechseladsorptionsanlage (3 bis 12 parallele Adsorber) zugefiihrt,
wo die Adsorption von Methan, Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid und in geringen
Mengen auch von Stickstoff stattfindet. Das Gas, das wihrend der Regenerierung an-
fallt, dient zusammen mit einem Teilstrom des Erdgases zur Heizung des Reformers. Die
Reinigungsroute iiber das Druckwechseladsorptionsverfahren hat das klassische Verfah-
ren im Laufe der Zeit zunehmend verdriangt und stellt nun das Standardverfahren dar.
(122, 118, 124, 123]

6.3.2 Gasreinigung durch Druckwechseladsorption

Wie soeben beschrieben, stellt der letzte Schritt der Gewinnung von hochreinem Wasser-
stoff ein Druckwechseladsorptionsverfahren dar, in dem die Abtrennung von Verunreini-
gungen wie Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid, Methan und Stickstoff vom Wasser-
stoff erfolgt. Charakteristisch werden fiir diese Anwendung Druckwechseladsorptionsan-
lagen eingesetzt, bei denen mehrere (bis zu 16) Adsorber parallel arbeiten, um so einen

quasikontinuierlichen Betrieb zu ermoglichen und die Ausbeute an Wasserstoff zu erhéhen.

Die einzelnen Adsorber der Druckwechseladsorptionsanlage sind in der Regel mit so-
genannten Mischbetten gefiillt, d.h. sie enthalten mehrere unterschiedliche Adsorbentien,
die schichtweise iibereinander im Adsorber angeordnet sind. Jedes Adsorbens bzw. jede
Adsorbensschicht dient dabei der Abtrennung spezifischer Komponenten vom Gasgemisch
geméf deren Affinitdt zum jeweiligen Adsorbens [31]. Zumeist umfasst das Mischbett drei
Adsorbensschichten. Die erste Schicht dient dabei der Trocknung des Gasgemisches. Sie
besteht aus Silicagel oder Aluminiumoxid, an denen Wasserdampf (und kondensierbare
Gaskomponenten) abgeschieden wird. In der zweiten Schicht, einer Schicht aus Aktivkoh-
le, erfolgt die Adsorption von hauptsichlich Kohlenstoffdioxid aber in geringerem Ausmaf
auch von Methan und Kohlenstoffmonoxid. Die dritte Schicht aus Zeolithen dient der se-
lektiven Abtrennung von Kohlenstoffmonoxid und Methan. Auch Stickstoff wird, wenn

auch nur in geringem Ausma$f, in der Zeolithschicht gebunden. [125], [126]
Die besondere Herausforderung von Mischbetten besteht darin, dass die einzelnen Gas-

komponenten, wihrend der Adsorber den Adsorptionsschritt durchlduft, nur in der jeweili-

gen, fiir sie gedachten Adsorbensschicht verbleibt und nicht die ndchste Adsorbensschicht
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durchbricht. Fiir die Anwendung der Wassersstoffreinigung bedeutet dies konkret, dass
zum einen Kohlenstoffmonoxid, Methan und auch Stickstoff nicht durch das gesamte Bett
durchbrechen sollten und zum anderen der Durchbruch von Kohlenstoffdioxid von der
Aktivkohleschicht in die Zeolithschicht verhindert werden sollte. Beim Durchbruch von
ersteren Komponenten durch das gesamte Bett wiirden sich diese im Wasserstoff wieder-
finden. Der Durchbruch von Kohlenstoffdioxid in die Zeolithschicht hétte Probleme bei der
Desorption durch Druckwechsel zur Folge, da Kohlenstoffdioxid an Zeolith im viel starke-
ren Ausmaf adsorbiert wird als dies an Aktivkohle der Fall ist (einen Mafistab dafiir stellt
die Adsorptionsenthalpie dar, vgl. [127])[128].

6.4 Abtrennung von Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid

mittels Druckwechseladsorption

In dieser Arbeit wird ausschliellich auf die Prozessstufe der Druckwechseladsorption von
der vorgestellten Prozesskette zur Gewinnung von Wasserstoff (siehe Kap. 6.2) ndher be-
trachtet. Die Prozessstufe der Druckwechseladsorption stellt eine Reinigungsstufe dar, in
welcher Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid vom wasserstoffangereicherten Gas ab-
getrennt werden. Fiir die Konzeptionierung einer kontinuierlich betreibbaren Druckwech-
seladsorptionsanlage zur Gasreinigung wurden zunichst Versuche an einer Laboranlage
durchgefithrt und aufbauend auf diesen Ergebnissen erfolgten die Auslegung und der Auf-

bau einer kleinen Pilotanlage sowie die ersten Testlaufe.

6.4.1 Versuche zur Gasreinigung mittels Druckwechseladsorption an einer
Laboranlage

Die Versuche an der Laboranlage dienten in erster Linie dem Screening verschiedener Ad-
sorbentien fiir die Abtrennung von Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid, sowohl in
Hinsicht auf deren Adsorptions- als auch Desorptionsverhalten fiir die genannten Kom-
ponenten. Als Adsorbens fiir Kohlenstoffdioxid und teilweise auch Kohlenstoffmonoxid
wurden unterschiedliche Aktivkohlen getestet, fiir die selektive Adsorption von Kohlen-
stoffmonoxid erfolgte die Untersuchung verschiedener Zeolithe. Die als am geeignetsten

ermittelten Adsorbentien sollen in der kleinen Pilotanlage eingesetzt werden.

Laboranlage

Das Screening der Adsorbentien wurde an der im Kapitel 5.4.1 beschriebenen TSA-Versuchs-
anlage durchgefiihrt, die zu diesem Zweck fiir die Gegebenheiten eines Druckwechselver-
fahrens angepasst und umgebaut wurde.

So wurde der Quarzglasadsorber gegen einen Adsorber aus Stahl getauscht, der ebenso

Halterungen fiir die Temperatursensoren und den Drucksensor besitzt. Die Abmessungen
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des Adsorbers sind Abbildung 6.9 zu entnehmen, die eine detaillierte Darstellung des Ad-
sorbers mitsamt der Positionierung der Messstellen zeigt. Die genaue Positionierung der
Temperatur- und Druckmessstellen ist in Tabelle 6.3 aufgelistet. Fiir weitere Zusammen-
stellungszeichnungen und Konstruktionsplédne sei auf [111] verwiesen.
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Abbildung 6.9: Detailzeichnung des Adsorbers (Mafle in mm),[111]

Ferner wurden sdmtliche nicht genutzte Schlauchleitungen und das Wasserzuleitungssys-
tem und -ableitungssystem entfernt sowie eine Vakuumpumpe und ein Druckhalteventil
fir die Realisierung des Druckwechselbetriebes angebracht. Sowohl die Gaszufuhr und
-abfuhr als auch die Lagerung der Adsorbentien auf dem Metallsieb wurden gleich wie bei
der TSA-Versuchsanlage gehandhabt.

In Abbildung 6.10 ist das VerfahrensflieSbild der umgebauten Laboranlage mitsamt al-
len Komponenten dargestellt. Fiir die Durchfithrung der Versuche an der Laboranlage wird
das Gasgemisch, bestehend aus Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid,
mit Hilfe von Massendurchflussreglern (MFC1-4) in der gewiinschten Zusammensetzung
gemischt und zum Adsorber (R1) geleitet. Der Druck im Adsorber wird mittels eines

elektronisch gesteuerten Druckregelventils (V1) konstant gehalten. Das fiir die Desorption
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Tabelle 6.3: Positionierung der Messstellen, bezogen auf die Unterkante des Adsorbens-
bettes

Ho6he Messstelle

885 mm -

760 mm Druckmessstelle

635 mm Temperaturmessstelle T'1
510 mm Temperaturmessstelle T2
385 mm Temperaturmessstelle T3
260 mm Temperaturmessstelle T4
135 mm Temperaturmessstelle T5
35 mm  Temperaturmessstelle T6

erforderliche Vakuum kann durch eine Vakuumpumpe (VP1) erzeugt werden. Der weitere
Gasweg nach dem Ventil bzw. der Vakuumpumpe verlduft zum Messgerit, wo die Zusam-

mensetzung des Gases analysiert wird.
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Abbildung 6.10: VerfahrensflieBbild der Laboranlage mit Vorwérmer (VW1), Druckmin-
derventile (DMV1-4), Hahne (H1-18), Massendurchflussregler (MFC1-4),
Adsorber (R1), Druckregelventil (V1) und Vakuumpumpe (VP1)
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Messtechnik und Messprogramm

Messtechnik und Instrumentierung

In Hinsicht auf die Messtechnik und Instrumentierung der Laboranlage kamen dieselben
Sensoren fiir die Druck- und Temperaturmessungen wie bei der TSA-Versuchsanlage zum

Einsatz.

Unterschiede gab es hingegen bei der Analyse der Gaszusammensetzung, denn in diesem
Fall erfolgte die Verwendung zweier anderer Messgeréite. Bei dem Screening der Aktivkoh-
len wurde fiir die Online-Analyse der Gaszusammensetzung das Messgerdat Rosemount
NGA 2000 herangezogen, das die Messung der Gaskomponenten Wasserstoff, Methan,
Kohlenstoffdioxid, Kohlenstoffmonoxid und Sauerstoff im einem weiten Prozent-Bereich
ermoglicht. Bei dem Screening der Zeolithe wurde fiir die Online-Analyse der Gaszusam-
mensetzung ebenfalls ein Rosemount-Messgerdt vom Typ NGA 2000 verwendet, dieses
allerdings erlaubt die Messung der Gaskomponente Kohlenstoffmonoxid im ppm-Bereich.
Néhere Informationen zu Messprinzip und Messbereich beider Messgerate fiir die jeweilige

Gaskomponente sind in Tabelle 6.4 zusammengestellt.

Tabelle 6.4: Technische Daten der Online-Gasanalysatoren Rosemount NGA 2000

Komponente Messprinzip Messbereich
Rosemount NGA 2000

Kohlenstoffmonoxid NDIR 0-100 %

Kohlenstoffdioxid NDIR 0-100 %

Methan NDIR 0 - 100 %

Wasserstoff Wiérmeleitfahigkeitssensor 0 - 100 %

Sauerstoff paramagnetischer Sensor 0-25%
Rosemount NGA 2000

Kohlenstoffmonoxid NDIR 0 - 5000 ppm

Messprogramm und Messdatenerfassung

Die Messdatenerfassung (mit Hilfe der Software LabView, Firma National Instruments
realisiert) wurde weitgehend von den TSA-Versuchen {ibernommen und lediglich an die
Erfordernisse des Betriebes im Druckwechselmodus angepasst. Auch die Visualisierungs-

oberfliche wurde entsprechend adaptiert.

Zu den Messdaten, die iber die Software LabView direkt erfasst, im Sekundentakt auf-
genommen und gespeichert werden, zihlen die Temperaturen und Driicke im Adsorber,
die Ist-Werte der Volumenstrome der Gase sowie die Ventilstellung des Druckregelven-

tils. Zudem werden die Messwerte der Gasanalysators fiir die Kohlenstoffmonoxidmes-
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sung im ppm-Bereich in die Software LabView iibertragen und gespeichert. Die Ubertra-
gung, Aufzeichnung und sekiindliche Speicherung der Messwerte des Fiinf-Komponenten-
Gasanalysators hingegen erfolgt in einer eigenen, dem Messgerédt angefiigten Messdaten-

erfassungssoftware.

Versuchsdurchfiihrung

Wie bereits erwahnt, dienten die Versuche an der Laboranlage der Untersuchung verschie-
dener Adsorbentien fiir die Abtrennung von Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid.
Das am besten geeignete Adsorbens sollte auf diese Weise ermittelt werden, um danach in

der Pilotanlage zum Einsatz zu kommen.

Den Erlduterungen in Kapitel 6.3.2 folgend wurde in diesen Versuchen ein zweischich-
tiges Mischbett bestehend aus einer Schicht aus Aktivkohle und einer dariiber lagernden
Schicht aus Zeolithen simuliert, das spéter in der kleinen Pilotanlage umgesetzt werden
sollte. An der Aktivkohle sollte vorwiegend die Adsorption von Kohlenstoffdioxid und an
den Zeolithen die selektive Adsorption von Kohlenstoffmonoxid stattfinden. Da das Gas
aufgrund der Gestaltung der Prozesskette zur Wasserstoffgewinnung (vgl. Kapitel 6.2) in
trockener Form in die Druckwechseladsorptionsanlage gelangt, wurde auf eine Adsorbens-

schicht zur Gastrocknung verzichtet.

Tabelle 6.5 zeigt eine Auflistung aller im Rahmen dieser Versuchsserien getesteten Ad-

sorbentien.

Tabelle 6.5: Getestete Adsorbentien

Firma Adsorbens Adsorbenstyp
CarboTech CMS H2 55/2 Aktivkohle
Chemviron Carbon AP1-60 Aktivkohle
Norit RB2 Aktivkohle
CarboTech Kostrolith 5AK Zeolith
Roth Molekularsieb 5A Zeolith
UoP 5A HP 8x12 Zeolith

Bei der Durchfithrung der Versuche wurde ein zweischichtiges Mischbett simuliert, al-
lerdings wurde der Adsorber pro Versuch nur mit je einem Adsorbens, entweder einer
Aktivkohle oder einem Zeolith, befiillt. Abhéngig davon, ob es sich bei dem getesteten
Adsorbens um eine Aktivkohle oder einen Zeolith handelte, war die Zusammensetzung
des Gases mit dem das getestete Adsorbens beaufschlagt wurde, unterschiedlich. Fiir die
Untersuchung der Aktivkohlen entsprach die Gaszusammensetzung jener des Permeates
der Membran. Da die Aktivkohle die untere Schicht im Mischbett im Adsorber darstellt,

gelangt geméfl der Prozesskette zur Wasserstoffgewinnung das Permeat der Membran di-
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rekt in die Druckwechseladsorptionsanlage und trifft dort auf die erste, untere Adsor-
bensschicht, die Aktivkohle darstellt. Die Gaszusammensetzung fiir die Untersuchung der
Zeolithe wurde wiahrend der Versuche mit den Aktivkohlen ermittelt. Die Zusammenset-
zung des Gases mit dem die Zeolithe beaufschlagt wurden entspricht jener des Gases, das
von der Aktivkohleschicht kommt und wiahrend der Aktivkohlenversuche am Austritt aus
dem Adsorbensbett gemessen wurde. Charakteristisch fiir diese Gaszusammensetzung ist
ein hoherer Gehalt an Kohlenstoffmonoxid als er im Permeat der Membran zu finden ist.
Der Grund dafiir ist in dem Adsorptionsverhalten der Aktivkohle zu finden. In der Aktiv-
kohle werden zunéchst sowohl Kohlenstoffdioxid als auch Kohlenstoffmonoxid adsorbiert,
ersteres jedoch mit gréflerer Bindungsstérke. Im Laufe der Adsorptionszeit wird das adsor-
bierte Kohlenstoffmonoxid zunehmend von Kohlenstoffdioxid verdrédngt. Dieser Effekt ist
beobachtbar und wird dadurch veranschaulicht, dass Kohlenstoffmonoxid nach dessen Ver-
drangung durch Kohlenstoffdioxid aus der Aktivkohleschicht durchbricht, wahrend Koh-
lenstoffdioxid noch ldnger adsorbiert wird. Der Durchbruch von Kohlenstoffmonoxid fiihrt
in Folge dazu, dass zusétzlich zu der Kohlenstoffmonoxidfracht, die ohnehin im Permeat
der Membran enthalten ist, eine Kohlenstoffmonoxidfracht aus der Verdrangung des Koh-
lenstoffmonoxid durch Kohlenstoffdioxid von der Aktivkohle- in die Zeolithschicht stromt.
Aus diesem Grund ist der Gehalt an Kohlenstoffmonoxid im Gas, mit dem die Zeolithe
getestet wurden, im Vergleich zu dem Gas mit welchem die Aktivkohlen beaufschlagt wur-
den, erhoht. Beide Gaszusammensetzungen fiir die Untersuchung der Adsorbentien sind

Tabelle 6.6 zu entnehmen.

Tabelle 6.6: Versuchsparameter Gaszusammensetzung

Aktivkohle

Ausgangskonzentration Wasserstoff vol-% | 75,0
Ausgangskonzentration Kohlenstoffmonoxid — vol-% | 2,0
Ausgangskonzentration Kohlenstoffdioxid vol-% | 23,0
Gasvolumenstrom Nm?3/h | 1,0
Zeolith

Ausgangskonzentration Wasserstoff vol-% | 96,5
Ausgangskonzentration Kohlenstoffmonoxid — vol-% | 3,5
Gasvolumenstrom Nm?3/h | 0,8

Am Beginn eines Versuches wurde Gas mittels Massendurchflussreglern in der gewiinsch-
ten Zusammensetzung zusammengemischt und zum Adsorber geleitet. Im Adsorber wurde
mit dem Gas einerseits der gewiinschte Adsorptionsdruck aufgebaut und andererseits die
Komponente/n entsprechend dem vorliegendem Adsorbens adsorbiert. Der Druck im Ad-
sorber konnte mit Hilfe des Druckregelventils (das héndisch gesteuert wurde) konstant
auf dem gewiinschten Druckniveau gehalten werden. Nach Séttigung des Adsorbens und
Durchbruch der Komponente/n wurde im néchsten Schritt auf die Desorption umgestellt.

Fiir die Desorption wurde zunichst der Druck im Adsorber durch schrittweises Offnen des
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Druckregelventils und Ablassen des Gases im Adsorber auf Umgebungsdruck reduziert.
Nach Erreichen des Umgebungsdruckes wurde die Vakuumpumpe in Betrieb genommen
und so ein Vakuum im Adsorber erzeugt. Zusétzlich erfolgte zur Unterstiitzung der Desorp-
tion das Spiilen des Adsorbensbettes mit einem kleinen Volumenstrom an Wasserstoff.
Samtliche Parameter, bei denen die Durchfiihrung der Versuche erfolgte, sind in Tabelle

6.7 zusammenfassend dargestellt.

Tabelle 6.7: Versuchsparameter

Adsorption

Adsorptionsdruck bar g | 3 und 4 und 5,5
Adsorbensmenge Aktivkohle g 608 und 680
Adsorbensmenge Zeolith g 752
Gasvolumenstrom Nm?/h 1,0 und 0,8
Desorption

Desorptionsdruck mbar a 200 bis 300
Spiilgas - Wasserstoff
Spiilgasvolumenstrom N1/min 3,0

Darstellung, Interpretation und Auswertung der Versuchsergebnisse

o Versuche mit Aktivkohlen

Abbildung 6.11 zeigt beispielhaft den Temperatur- und Druckverlauf wihrend der Stufe
der Adsorption fiir einen Versuch mit Aktivkohle der Firma Norit.

Der in der Abbildung ersichtliche Anstieg der Temperatur deutet auf das Eintreffen
der Adsorptionsfront (Stoffibergangszone) im Bereich der jeweiligen Messstelle hin. Der
exotherme Vorgang der Adsorption bewirkt die Freisetzung von Wéarme und verursacht
folglich einen Temperaturanstieg von iiber 30°C. In Hinblick auf den Druckverlauf ist
der Abbildung zu entnehmen, dass der Versuch bei einem Adsorptionsdruck von 5,5barg
durchgefithrt wurde und dass dieser Druck wahrend des gesamten Versuchs konstant ge-
halten werden konnte. Der leichte Anstieg des Druckes am Ende der Adsorptionszeit weist
auf den Durchbruch von Kohlenstoffdioxid durch das Adsorbensbett hin. Ab dem Zeit-
punkt, an dem keine weitere Adsorption von Kohlenstoffdioxid mehr erfolgt, strémt nun
dieses Kohlenstoffdioxid (das einen Anteil von 23 % am Gasvolumenstrom hat), zusammen
mit Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid, aus dem Adsorber. Die dadurch hervorgerufene
Erhohung des Gasvolumenstromes am Adsorberaustritt resultiert in einem Anstieg des
Druckes, der in der Abbildung deutlich erkennbar ist.

In Abbildung 6.12 ist der Verlauf der Konzentrationen der Komponenten des Gasge-

misches Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid wéhrend der Stufe der

Adsorption fiir denselben Versuch mit Aktivkohle der Firma Norit dargestellt.
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Abbildung 6.11: Verlauf von Temperatur und Druck fiir einen Versuch mit Aktivkohle
Norit
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Abbildung 6.12: Verlauf der Konzentrationen fiir einen Versuch mit Aktivkohle Norit
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In der Abbildung ist deutlich zu erkennen, dass am Beginn der Adsorption sowohl Koh-
lenstoffmonoxid als auch Kohlenstoffdioxid vollstdndig adsorbiert werden und die Konzen-
tration von Wasserstoff rund 100 vol-% betrigt. Nach etwa 230s erfolgt der Durchbruch
von Kohlenstoffmonoxid, das durch das an Aktivkohle stiarker adsorbierte Kohlenstoff-
dioxid verdringt wird, durch das Adsorbensbett. Da nun ebenfalls Kohlenstoffmonoxid
am Austritt aus dem Adsorber im Gas zu detektieren ist, verringert sich der Anteil an
Wasserstoff dementsprechend. Nach insgesamt rund 480 s Adsorptionszeit findet auch der
Durchbruch von Kohlenstoffdioxid durch das Adsorbensbett statt.

Die Versuche mit den anderen getesteten Aktivkohlen zeigen dhnliche Verldufe. Die Ver-
laufe von Temperatur, Druck aber auch die spezifischen Verldufe der Konzentrationen fiir
die Komponenten Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid weisen eine gute Uberein-
stimmung mit den Darstellungen, die in der Literatur zu finden sind (vgl. beispielsweise
[129]), auf.

Die aufgenommenen Verldufe von Temperatur, Druck und Konzentration zusammen mit
den anderen Versuchsdaten bilden die Grundlage fiir die Berechnung der Beladung, der

Adsorptionsdauer sowie der Desorptionsmenge und -zeit.

Abbildung 6.13 zeigt die Beladung der getesteten Aktivkohlen fiir die Komponenten
Kohlenstoffdioxid und Kohlenstoffmonoxid in Abhéngigkeit des Adsorptionsdruckes.

Aus der Abbildung geht der signifikante Unterschied zwischen den Beladungskapazi-
tiaten der Aktivkohlen fiir Kohlenstoffdioxid und Kohlenstoffmonoxid klar hervor. Wéh-
rend sich die Beladungswerte fiir Kohlenstoffdioxid im Bereich von 6 gew-% bei einem
Adsorptionsdruck von 3,1 barg bis 9,7 gew-% bei einem Adsorptionsdruck von 5,6 barg
bewegen, sind die Beladungswerte fiir Kohlenstoffmonoxid um eine Groéfenordnung nied-
riger. Diese schwanken im Bereich von etwa 0,08 gew-% (Adsorptionsdruck von 3,1 bar g)
bis 0,25 gew-% (Adsorptionsdruck von 5,6 bar g). Unter den getesteten Aktivkohlen weisen
die Aktivkohlen Norit und CarboTech die héchsten Beladungskapazitéten fiir Kohlenstoff-

dioxid und Kohlenstoffmonoxid auf.

In Abbildung 6.14 ist die Adsorptionszeit der getesteten Aktivkohlen fiir die Kompo-
nenten Kohlenstoffdioxid und Kohlenstoffmonoxid in Abhéngigkeit des Adsorptionsdruckes
ersichtlich.

Die unterschiedlichen Beladungskapazitdten der Aktivkohlen fiir Kohlenstoffdioxid und
Kohlenstoffmonoxid spiegeln sich auch in den Adsorptionszeiten fir diese beiden Kompo-
nenten wider. Die Adsorptionszeit fiir Kohlenstoffdioxid liegt im Bereich zwischen 8 min/kg
bei einem Adsorptionsdruck von 3,1 bar g und 12,9 min/kg bei einem Adsorptionsdruck von

5,6 bar g und damit, wie bereits aus den Beladungswerten zu schlielen ist, deutlich {iber
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jenen von Kohlenstoffmonoxid, welche sich im Bereich von 2min/kg bei einem Adsorpti-
onsdruck von 3,1barg und 6 min/kg bei einem Adsorptionsdruck von 5,6 bar g bewegen.
Gleich wie bei den Beladungskapazititen stellen auch in Hinsicht auf die Adsorptionszeit

die Aktivkohlen Norit und CarboTech die vielversprechendsten Adsorbentien dar.

In den Abbildungen 6.15 und 6.16 sind sowohl die relative Menge des Desorbates (Koh-
lenstoffdioxid oder Kohlenstoffmonoxid) als auch die Desorptionszeit veranschaulicht. Die
grau hinterlegten Balken in den beiden Abbildungen stellen den relativen Anteil der desor-
bierten Menge an Kohlenstoffdioxid bzw. Kohlenstoffmonoxid an der adsorbierten Menge
der jeweiligen Komponente bei einem Adsorptionsdruck von 5,5 bar g dar. Zusétzlich ver-
anschaulichen die Punkte jene Zeit, in der 90 % der insgesamt desorbierten Menge der
jeweiligen Komponente desorbiert sind.

Abbildung 6.15 zeigt das Verhéltnis der desorbierten Menge an Kohlenstoffdioxid zur
adsorbierten Menge derselben Komponente. Aus der Abbildung geht hervor, dass rund 66
bis 72 % der adsorbierten Menge an Kohlenstoffdioxid wieder desorbieren. Die Desorption
erfolgt in einer gesamten Desorptionsdauer von rund 30 min, allerdings sind 90 % der
insgesamt desorbierten Menge bereits nach 8,5 bis 12min desorbiert. In Hinsicht auf die
drei getesteten Aktivkohlen liegt die Aktivkohle Chemviron Carbon mit einem Verhéltnis
von desorbierter zu adsorbierter Menge von 66 % an Kohlenstoffdioxid zwar an letzter
Stelle, benotigt allerdings fiir die Desorption die kiirzeste Zeit (8,5min). Die Aktivkohle
Norit weist ein hoheres Verhéltnis von desorbierter zu adsorbierter Menge auf (69 %), aber
auch die dafiir erforderliche Desorptionszeit ist entsprechend ldnger (10 min). Gleiches gilt
fir die Aktivkohle CarboTech (72 %, 12 min).

In Abbildung 6.16 ist der relative Anteil der desorbierten Menge an Kohlenstoffmon-
oxid an der adsorbierten Menge derselben Komponente dargestellt. Aus der Abbildung
ist zu entnehmen, dass im Vergleich zu dem relativen Anteil an desorbiertem Kohlenstoft-
dioxid der relative Anteil an desorbiertem Kohlenstoffmonoxid tendenziell niedriger ist.
So betriagt dieser Anteil fiir die Aktivkohle Norit etwa 32 %, wahrend bei der Aktivkohle
CarboTech rund 41 % und bei der Aktivkohle Chemviron Carbon 43 % der adsorbierten
Menge an Kohlenstoffmonoxid wieder desorbieren. Die Zeit, in der 90 % dieser desorbier-
ten Menge desorbieren befindet sich im Bereich von 8,8 bis 9,4 min. In Hinsicht auf die
drei getesteten Aktivkohlen stellt die Aktivkohle Chemviron Carbon mit einem Verhalt-
nis von desorbierter zu adsorbierter Menge von 43 % an Kohlenstoffmonoxid und einer

Desorptionszeit von 8,8 min die beste der Aktivkohlen dar.
e Versuche mit Zeolithen

In Abbildung 6.17 ist beispielhaft der Temperatur- und Druckverlauf wahrend der Stufe
der Adsorption fiir einen Versuch mit Zeolith der Firma Roth veranschaulicht.

Auch bei diesem Versuch weist der in der Abbildung ersichtliche Anstieg der Temperatur
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Abbildung 6.15: Relative Desorptionsmenge und Desorptionszeit der getesteten Aktivkoh-
len fiir Kohlenstoffdioxid
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Abbildung 6.16: Relative Desorptionsmenge und Desorptionszeit der getesteten Aktivkoh-
len fiir Kohlenstoffmonoxid

auf das Eintreffen der Adsorptionsfront hin, allerdings fallt die Temperaturerhéhung mit
rund 10 °C deutlich geringer aus als bei den Versuchen mit Aktivkohle. Der Adsorptions-
druck bei diesem Versuch betrug konstante 5,2 bar g. Hier ist ebenso ein leichter Anstieg

des Druckes am Ende der Adsorptionszeit zu erkennen, der auf den Durchbruch von Koh-
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Abbildung 6.17: Verlauf von Temperatur und Druck fiir einen Versuch mit Zeolith Roth

lenstoffmonoxid durch das Adsorbensbett hindeutet. Der Druckanstieg wird, wie bereits
erwiahnt, durch die Erhohung des Gasvolumenstromes am Adsorberaustritt, aufgrund der

nicht mehr stattfindenden Adsorption von Kohlenstoffmonoxid, hervorgerufen.

Abbildung 6.18 zeigt den Verlauf der Konzentrationen der Komponenten Wasserstoft
und Kohlenstoffmonoxid wiahrend der Adsorptionsstufe fiir denselben Versuch mit Zeolith
der Firma Roth.

Aus der Abbildung geht klar hervor, dass Kohlenstoffmonoxid wahrend der Adsorp-
tionszeit fast vollstdndig adsorbiert wird. Die Konzentration an Kohlenstoffmonoxid am
Austritt aus dem Adsorber steigt auf maximal 2ppm-v. Dementsprechend betragt die
Wasserstoffkonzentration rund 100 vol-%. Der leichte Anstieg der Konzentration von Koh-
lenstoffmonoxid auf 2 ppm-v wihrend der Adsorptionszeit kann einerseits durch den Mess-
fehler und andererseits durch eine moégliche Anhdufung von Kohlenstoffmonoxid in der
Messleitung erklart werden. Die Verringerung der Konzentration von Kohlenstoffmonoxid
gegen Ende der Adsorptionszeit zeigt aber, dass Kohlenstoffmonoxid noch weiter adsor-
biert wird. Der Durchbruch von Kohlenstoffmonoxid durch das Adsorbensbett erfolgt nach
rund 1000s Adsorptionszeit.

Die Versuche mit den anderen getesteten Zeolithen zeigen dhnliche Verlaufe.
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Abbildung 6.18: Verlauf der Konzentrationen fiir einen Versuch mit Zeolith Roth

Die aus den Versuchsdaten berechneten Werte der Beladung, Adsorptionsdauer, Desorp-

tionsmenge und Desorptionszeit sind den nachfolgenden Abbildungen zu entnehmen.

In Abbildung 6.19 ist die Beladung der getesteten Zeolithe fiir die Komponente Kohlen-
stoffmonoxid in Abhéngigkeit des Adsorptionsdruckes dargestellt.

Die Beladungswerte fiir Kohlenstoffmonoxid bewegen sich im Bereich von 0,8 gew-% bei
einem Adsorptionsdruck von 3,1 barg bis durchschnittlich 1,16 gew-% bei einem Adsorp-
tionsdruck von 5,2barg. Die geringe Temperaturerh6hung von etwa 10°C wahrend des
Adsorptionsversuches (vgl. Abbildung 6.17) konnte bereits als Indiz fiir eine niedrige Be-

ladungskapazitat gewertet werden und stimmt mit dieser in ihrer Tendenz tiberein.

In Abbildung 6.20 ist die Adsorptionszeit der getesteten Zeolithe fiir die Komponente
Kohlenstoffmonoxid in Abhéngigkeit des Adsorptionsdruckes ersichtlich.

Obwohl die Beladungskapazitat mit durchschnittlich 1,16 gew-% bei einem Adsorptions-
druck von 5,2 bar g gering erscheint, hat dies keinen Einfluss auf die Adsorptionszeit. Die
Adsorptionszeit bewegt sich im Bereich von rund 20 min/kg und kann damit, vor allem im
Vergleich mit der Adsorptionszeit der Aktivkohlen fiir Kohlenstoffdioxid, als relativ lange
eingestuft werden.

Sowohl in Hinsicht auf die Beladungskapazitét als auch auf die Adsorptionszeit ergeben

sich keine Vorteile fiir einen der drei Zeolithe.
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Abbildung 6.19: Beladungskapazitidten der getesteten Zeolithe fiir Kohlenstoffmonoxid in
Abhéngigkeit des Adsorptionsdruckes

Abbildung 6.21 veranschaulicht das Verhéltnis der desorbierten Menge an Kohlenstoff-
monoxid zur adsorbierten Menge dieser Komponente fiir das jeweilige Adsorbens bei einem
Adsorptionsdruck von 5,2 bar g.

Aus der Abbildung ist zu entnehmen, dass das Verhéltnis von desorbierter zu adsorbier-
ter Menge Kohlenstoffmonoxid bei allen Zeolithen in der Groflenordnung von 80 % liegt
(UOP: 75 %, Roth: 80 %, CarboTech: 81 %). Bei einer gesamten Desorptionsdauer von 25
bis 35 min, schwanken die Zeiten der 90 %igen Desorption im Bereich von 7 bis 9,4 min.
In der Abbildung sind diese unterschiedlichen Zeiten erkennbar. Der Zeolith CarboTech
stellt mit dem besten Verhéltnis von desorbierter zu adsorbierter Menge von rund 81 %
und der kiirzesten dafiir erforderlichen Zeit (7min) den vielversprechendsten der Zeolithe

dar.
e Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Unter den getesteten Aktivkohlen sind mit der Aktivkohle Norit die h6chsten Beladungs-
kapazitaten fiir Kohlenstoffdioxid und Kohlenstoffmonoxid und folglich auch die langsten
Adsorptionszeiten zu erzielen. Zusétzlich weist diese Aktivkohle, die hauptséachlich zur
Adsorption von Kohlenstoffdioxid eingesetzt wird, in Bezug auf die Desorption von Koh-
lenstoffdioxid den besten Kompromiss aus Desorptionsmenge und Desorptionszeit auf.

Unter den getesteten Zeolithen ist kein klarer Favorit in Hinsicht auf Beladungskapazi-
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Abbildung 6.20: Adsorptionszeit der getesteten Zeolithe fiir Kohlenstoffmonoxid in Ab-
héngigkeit des Adsorptionsdruckes
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Abbildung 6.21: Relative Desorptionsmenge und Desorptionszeit der getesteten Zeolithe
fiir Kohlenstoffmonoxid
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tét und Adsorptionszeit auszumachen, alle Zeolithe liegen in derselben Gréflenordnung. In
Hinsicht auf Desorptionsmenge und Desorptionszeit hingegen stellt der Zeolith CarboTech
den besten der Zeolithe dar.

Mit dem Einsatz der getesteten Adsorbentien kann der Grenzwert von 10 ppm-v Koh-

lenstoffmonoxid, den die Brennstoffzelle verlangt, sicher eingehalten werden.

6.4.2 Konzeptionierung der Pilotanlage zur Gasreinigung mittels
Druckwechseladsorption und erste Testlaufe

Auf Basis der Ergebnisse des Adsorbentienscreenings an der PSA-Laboranlage erfolgte
die Konzeptionierung einer kleinen, kontinuierlich betreibbaren Druckwechseladsorptions-
Pilotanlage fiir die Abtrennung von Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid von was-

serstoffangereichertem Gas.

Design und Aufbau der Pilotanlage

Ausgangspunkt fiir die Auslegung der kontinuierlich betreibbaren Pilotanlage war das
Kriterium einer Zyklusdauer (gesamte Adsorptionsdauer beim einmaligen, seriellen Durch-
fahren aller Adsorber) von 60 min bei einem (Permeat-)Volumenstrom von 1 Nm?/h und
einem festgelegten Adsorptionsdruck von 5,5 bar g. Fiir die Realisierung dieser Zyklusdau-
er wurde ein Anlagendesign mit vier sich im PSA-Zyklus befindlichen (Haupt-)Adsorbern,
die jeweils eine Adsorptionszeit von 15 min aufweisen sollen, gewéhlt. Zusétzlich wurde
ein fiinfter Adsorber vorgesehen, der als Polizeifilter zum Schutz der Brennstoffzelle vor
eventuell aus einem der vier Adsorber austretenden, zu hohen Konzentrationen an Koh-

lenstoffmonoxid dienen soll.

In Abbildung 6.22 ist ein detailliertes Verfahrensflie3bild der Pilotanlage inklusive aller
Temperatur- und Druckmessstellen (T01-T47 respektive P01-41) dargestellt.

Das wasserstoffangereicherte Permeat stromt von der Membrantrennanlage in die Druck-
wechseladsorptionsanlage und muss, da es drucklos vorliegt, im ersten Schritt mittels eines
Kompressors (C1) auf den definierten Adsorptionsdruck verdichtet werden. Der Kompres-
sor selbst wird durch den Frequenzumrichter (FU) gesteuert. Das verdichtete Gas gelangt
nun durch ein Proportionalventil (PV11-41) in einen der (Haupt-)Adsorber (T10-40). Nach
Durchstromen des Adsorbers verlduft der weitere Weg des Gases durch eines der Ma-
gnetventile (SV12-42) zunédchst in den finften Adsorber (T50) und anschliefSend weiter
entweder zur Gasanalyse oder direkt zur Brennstoffzelle.

Der adsorptionsseitige Druck im System wird iiber ein Uberstrémventil (V51), welches
auf den definierten Adsorptionsdruck eingestellt ist, reguliert und konstant gehalten.

Zur Desorption wird in einem ersten Schritt das noch im Adsorber befindliche Gas
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Abbildung 6.22: VerfahrensflieBbild der Pilotanlage mit Ventilen (V01-55), Frequenzum-
richter (FU), Kompressor (C1), Proportionalventile (PV11-42), Magnet-
ventile (SV01-42), Vakuumpumpe (P1) und Adsorber (T10-50)

durch die Magnetventile (SV11-41) und danach weiter durch ein Uberstromventil (V05)
abgelassen. Danach erfolgt die zur Desorption erforderliche Druckabsenkung mittels einer
Vakuumpumpe (P1).

Das Magnetventil SV01 sowie die Proportionalventile PV12-42 dienen zum Spiilen des
jeweiligen (Haupt-)Adsorbers im Rahmen der Regenerierung. Die einzelnen Verfahrens-

stufen werden in einem nachfolgenden Abschnitt nochmals detaillierter erlautert.
Abbildung 6.23 zeigt ein Photo der Pilotanlage.

Die vier identischen Hauptadsorber sind aus Stahl gefertigt und besitzen Rohransétze,
die als Halterung fir die Temperatursensoren dienen. Die Abmessungen der Adsorber sind
Abbildung 6.24 zu entnehmen, in welcher eine genaue Darstellung der Adsorber sowie der
Positionierung der Temperaturmessstellen ersichtlich sind. Der funfte Adsorber ist ebenso
aus Stahl gefertigt und weist dieselben Abmessungen auf wie die vier Hauptadsorber. Da
dieser Adsorber jedoch lediglich als Polizeifilter dienen soll, wurden fir diesen Adsorber
keine Temperaturmessstellen, und folglich auch keine Rohransétze, vorgesehen.

Im Inneren der vier Hauptadsorber befindet sich das Adsorbensbett, welches aus ei-
nem zweischichtigem Mischbett besteht. Die erste Schicht, mit welcher der untere Teil
der Adsorber gefiillt ist, stellt Aktivkohle dar. Dariiber, im oberen Teil der Adsorber, la-

gert eine Schicht aus Zeolithen. Der fiinfte Adsorber ist mit einem Adsorbensbett, das
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Abbildung 6.23: Photo der Pilotanlage

ausschliellich aus Zeolithen besteht, gefiillt. Das gesamte Adsorbensbett wird durch ein
Metallsieb getragen, das zwischen den unteren Flanschen der Adsorber eingespannt ist.
Auf dem Adsorbensbett ist eine Schicht aus Glaswolle aufgebracht, die verhindern soll,
dass Adsorbentien mit dem Gasstrom mitgerissen werden.

Auf Basis der Versuchsergebnisse der getesteten Adsorbentien wurden fiir den Einsatz
in der Pilotanlage die Aktivkohle Norit und der Zeolith CarboTech ausgewéhlt.

Eine Auflistung genauerer Daten zum Adsorber und den verwendeten Adsorbentien zeigt
Tabelle 6.8.

Néhere Informationen zu den einzelnen Anlagenteilen der PSA-Pilotanlage sind im An-

hang zu finden.
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Abbildung 6.24: Detailzeichnung der Adsorber (Mafle in mm), [116]

Messtechnik, Regelungstechnik und Messprogramm

Messtechnik und Instrumentierung

Die Instrumentierung der PSA-Pilotanlage umfasst hauptsachlich Temperatur- und Druck-
messungen. Zur Messung der Temperatur wurden Thermoelemente vom Typ K verwendet
und fiir die Messung des Druckes kam ein piezoresistiver Drucksensor zum Einsatz.

Zusétzlich wurde zur besseren Uberpriifbarkeit des Volumenstroms des Gases, welches
zur Analyse der Gaszusammensetzung in ein Messgerat geleitet wird, ein Rotameter ein-

gebaut.
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Tabelle 6.8: Adsorber- und Adsorbentiendaten der Pilotanlage

Adsorber

Material - | Edelstahl V4A (1.4401)
Ho6he mm 920
Auflendurchmesser mm 88,9
Innendurchmesser mm 80,8
Volumen 1 4,72
Aktivkohle

Firma - Norit
Menge kg 1,83
Zeolith

Firma - CarboTech
Menge kg 0,85

Die Analyse der Gaszusammensetzung erfolgte, wie auch schon bei den Adsorbentienver-
suchen an der PSA-Laboranlage, mit Hilfe der beiden Online-Messgeréte von Rosemount,
Typ NGA 2000 (siehe Tabelle 6.4). Die Ubertragung, Aufzeichnung und sekiindliche Spei-
cherung der Messwerte des Fiinf-Komponenten-Gasanalysators erfolgen in einer eigenen,
dem Messgerédt angefiigten Messdatenerfassungssoftware. Die Messwerte des Gasanaly-
sators fiir die Kohlenstoffmonoxidmessung im ppm-Bereich werden hingegen in die SPS

eingelesen und dann in die Software LabView iibertragen und gespeichert.

Speicherprogrammierbare Steuerung, Messprogramm und Messdatenerfas-

sung

Fiir die Ermoéglichung und Gewahrleistung eines zuverlédssigen und kontinuierlichen Be-
triebes der Pilotanlage wird eine speicherprogrammierbare Steuerung (SPS) der Firma
Bernecker+Rainer vom Typ X20 System verwendet.

Die SPS iibernimmt in der Pilotanlage vorwiegend die Steuerung wichtiger Anlagenteile
wie die des Frequenzumrichters und damit des Kompressors, der Proportional- und Ma-
gnetventile sowie jene der Vakuumpumpe. Dariiber hinaus werden sdmtliche Messdaten,
beispielsweise Thermospannungen oder analoge Messsignale, in die SPS eingelesen und
umgerechnet. Diese Messdaten werden im Anschluss an einen Computer iibertragen und
dort visualisiert. Die Visualisierung wurde mit Hilfe der Software LabView umgesetzt, mit
der auch die Aufzeichnung und Speicherung der Messdaten im Sekundentakt erfolgt.

Auf der Visualisierungsoberfliche (sieche Abbildung 6.25) sind, wie in der Abbildung
ersichtlich, sdmtliche Messwerte der Temperaturen und Driicke sowie die Zustdnde der
Proportional- und Magnetventile, des Kompressors und der Vakuumpumpe dargestellt.
Des Weiteren kénnen von dieser Oberfliche aus Kompressor, Vakuumpumpe und die ge-

nannten Ventile iber die SPS angesteuert werden. Zusétzlich sind die Aktivierung der
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Abbildung 6.25: Oberfliche der SPS-Visualisierung der Pilotanlage

Messdatenspeicherung und die Einstellung des Speicherintervalls von dieser Oberfliche
aus moglich. SchlieBlich erméglicht die SPS auch die Uberwachung von Grenzwerten, die

fiir die Temperaturen und Driicke in der Pilotanlage festgelegt wurden.

Testlaufe

Die ersten Testlaufe der gesamten, mehrstufigen Prozesskette bestehend aus RME-Wascher,
Membrantrennanlage und Druckwechseladsorptionsanlage (vgl. Kapitel 6.2) mit Synthe-
segas aus dem Biomassekraftwerk dienten zur Analyse der Qualitdt und Reinheit des mit

dieser Prozesskette gewinnbaren Wasserstoffs.

Fiir diese ersten Testldufe mit Synthesegas wurde die PSA-Pilotanlage manuell betrie-
ben, Frequenzumrichter, Ventile und Vakuumpumpe wurden also héndisch iiber die SPS
angesteuert. Die Stufe der Desorption wurde noch nicht eingebunden, die Adsorber durch-
liefen lediglich die Stufe der Adsorption. Der fiinfte Adsorber wurde iiber einen Bypass
umgangen, um so die Gasqualitit direkt nach den Hauptadsorbern feststellen zu koén-
nen. Fir die Versuche wurden die vier Hauptadsorber nacheinander mit dem Permeat der
Membrantrennanlage beaufschlagt und, bevor der Durchbruch der Komponenten erfolgte,

wurde auf den nichsten Adsorber umgeschalten.

In Tabelle 6.9 ist die Gaszusammensetzung des Permeates, welches direkt von der Mem-
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brantrennanlage in die Druckwechseladsorptionsanlage stromt, fiir die Testlédufe ersicht-
lich. In der Druckwechseladsorptionsanlage sollen die Abtrennung von Kohlenstoffmonoxid
und Kohlenstoffdioxid von diesem wasserstoffangereichertem Permeat erfolgen, um somit

Wasserstoff in héchster Reinheit zu gewinnen.

Tabelle 6.9: Gaszusammensetzungen des Permeates der Membrantrennanlage, [116]
Ho CO COp CHy O2 Ny Vv
vol-% vol-% vol-% vol-% vol-% vol-% Nm3/h
Testlauf 1 73,0 1,4 22,0 0,4 0,2 3,0 0,59
Testlauf 2 72,0 1,4 23,0 0,4 0,2 3,0 0,59

Vor den Testldufen wurden die Desorption der Adsorbentien sowie die Inertisierung der
PSA-Pilotanlage mit Stickstoff vorgenommen. Wéahrend der Testldufe wurden die Adsor-
ber nacheinander mit dem Permeat der Membrantrennanlage beaufschlagt. Dazu wurde
am Beginn der Testlédufe im ersten Schritt das Permeat mittels des Kompressors verdich-
tet und danach durch das Proportionalventil am Eintritt des ersten Adsorbers in den
Adsorber geleitet. Im Adsorber wurde durch das Einstromen des Permeates und das Ge-
schlossen halten aller anderen Ventile Druck aufgebaut. Erst als im Adsorber der definierte
Adsorptionsdruck von 5,5 bar g erreicht war, wurde im néchsten Schritt das Magnetven-
til am Austritt des Adsorbers geoffnet und das Gas stromte zur Gasanalyse. Vor dem
Durchbruch der Permeatkomponenten Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid wurden
sowohl das Proportionalventil und danach auch das Magnetventil des ersten Adsorbers
geschlossen und das Proportionalventil am Eintritt des zweiten Adsorbers vollstdndig ge-
offnet. Nach dem Druckaufbau im Adsorber durch das einstromende Permeat auf den
definierten Adsorptionsdruck wurde wiederum das Magnetventil am Austritt des zweiten
Adsorbers gedffnet, das Gas zur Gasanalyse geleitet und vor Eintritt des Durchbruchs
wurden die Ventile dieses Adsorbers geschlossen. Die Durchfiihrung desselben Prozedere

erfolgte auch bei den Adsorbern drei und vier.

Abbildung 6.26 zeigt den Temperatur- und Druckverlauf der Pilotanlage fiir den ersten
Testlauf.

Der in der Abbildung ersichtliche Anstieg der Temperatur kennzeichnet das Fortschrei-
ten der Adsorptionsfront in den Adsorbern. In der Abbildung sind jeweils nur die ersten
vier Temperaturmessungen fiir jeden der vier Adsorber veranschaulicht, welche sich in
Bezug auf ihre Positionierung in der Aktivkohleschicht der Adsorber befinden. Die Erho-
hung der Temperatur in der Aktivkohleschicht betriagt, wie aus der Abbildung hervorgeht,
rund 30°C und stimmt damit sehr genau mit der Temperaturerh6hung, die im Rahmen
der Adsorbentienversuche gemessen wurden, iiberein. Der Temperaturanstieg in der Zeo-
lithschicht erweist sich mit, im Bereich von rund 5°C liegend, als deutlich geringer als

derjenige in der Aktivkohleschicht. Auch im Vergleich mit gemessenen Werten im Rahmen
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Abbildung 6.26: Verlauf von Temperatur und Druck fiir Testlauf 1

der Adsorbentienversuche (rund 10°C) ist eine Differenz zu bemerken.
Aus der Abbildung ist auch der jeweilige Adsorptionsdruck in den Adsorbern, der durch-

schnittlich 5,3 bar g betrug, zu entnehmen.

In Abbildung 6.27 ist der Verlauf der Konzentrationen der Komponenten Wasserstoff,
Kohlenstoffdioxid, Methan und Sauerstoff (in vol-%) und Kohlenstoffmonoxid (in ppm-v)
dargestellt.

Am Beginn des Testlaufes wird, aufgrund der Inertisierung der Pilotanlage vor dem
Testlauf, Stickstoff, der sich noch in der Pilotanlage befunden hat, sukzessive durch das Gas
(Wasserstoff) aus dem System geschoben. Aus diesem Grund betrigt die Konzentration
von Wasserstoff anfangs null und steigt, mit dem Ausschieben des Stickstoffes, stetig auf
den Wert an, der der Reinheit des Wasserstoffes am Austritt aus dem Adsorber entspricht.
Der zyklische Konzentrationsanstieg von Sauerstoff kann mit der Versuchsdurchfithrung
begriindet werden. Da bis zum Erreichen des Adsorptionsdruckes (Druckaufbau durch das
Permeat) im Adsorber das Ventil am Austritt aus dem Adsorber geschlossen gehalten
wurde und somit kein Gas aus dem Adsorber gelangt, wird vom Messgerdt wegen des
zu geringen Volumenstroms in der Messleitung Luft angesaugt (das Messgerit benotigt
einen definierten Volumenstrom an Messgas). Nach Offnen des Ventils am Austritt aus
dem Adsorber stromt wieder geniigend Gas zum Messgerét, sodass keine Luft angesaugt

werden muss und folglich die Sauerstoffkonzentration auf den normalen Wert zuriickgeht.
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Abbildung 6.27: Verlauf der Konzentrationen fiir Testlauf 1

Aus der Abbildung geht klar hervor, dass die Konzentration an Wasserstoff und damit
dessen Reinheit einen sehr hohen Wert aufweist, allerdings den Wert von 100 vol-% nicht
erreicht. Der Grund dafiir liegt an den doch erheblichen Mengen an Stickstoff im Synthe-
segas bzw. im Permeat, der lediglich in geringem Ausmafl vom Zeolith adsorbiert wird und
daher im Rahmen der Druckwechseladsorption nicht vollstandig abgetrennt werden kann.
In Bezug auf die Komponenten Kohlenstoffdioxid und Methan kann eine génzliche Ab-
trennung erzielt werden. Die Konzentration an Kohlenstoffmonoxid betrigt wihrend des
Testlaufes maximal 3 ppm-v, im Durchschnitt weniger als 1 ppm-v. Am Ende des Test-
laufes ist der Durchbruch von Kohlenstoffmonoxid klar ersichtlich. Der Durchbruch sollte
im Allgemeinen vermieden werden, ist in diesem Fall vermutlich durch eine ungeniigende

Desorption vor dem Testlauf zu erkléren.

In Abbildung 6.28 ist der Temperatur- und Druckverlauf der Pilotanlage fiir den zweiten
Testlauf veranschaulicht.

Testlauf 2 weist dhnliche Verldufe der Temperatur und des Druckes wie der erste Test-
lauf auf. Auch hier sind die ersten vier Temperaturmessungen in der Aktivkohleschicht
dargestellt. Der Anstieg der Temperatur in dieser Schicht ist mit etwa 30°C gleich wie
beim ersten Testlauf. Auch der Temperaturanstieg in der Zeolithschicht, der mit rund
5°C zu verzeichnen ist, ist damit ebenfalls mit dem ersten Testlauf vergleichbar. Der Ad-
sorptionsdruck bei diesem Testlauf betrug durchschnittlich 5,1 bis 5,2 bar g und war damit

etwas geringer als beim ersten Testlauf.
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Abbildung 6.28: Verlauf von Temperatur und Druck fiir Testlauf 2

Abbildung 6.29 zeigt den Verlauf der Konzentrationen der Komponenten Wasserstoft,
Kohlenstoffdioxid, Methan und Sauerstoff (in vol-%) und Kohlenstoffmonoxid (in ppm-v).

Am Beginn des Testlaufes erfolgt wiederum die Verdriangung des Stickstoffes, der aus der
Inertisierung der Pilotanlage vor dem Testlauf stammt. In weiterer Folge kann Wasserstoff
mit sehr hoher Reinheit von anndhernd 100 vol-% gewonnen werden. Die Komponenten
Kohlenstoffdioxid und Methan werden vollstdndig abgetrennt. In der Abbildung ist deut-
lich zu erkennen, dass die Konzentration an Kohlenstoffmonoxid am Beginn des Testlaufes
ein Maximum von 47 ppm-v aufweist. Dieser Peak riihrt von Kohlenstoffmonoxid, das sich
zu Beginn des Testlaufes noch in der Messleitung des Messgerétes befunden hat, her. Im
Laufe der Adsorptionszeit erfolgt allerdings eine stetige Verringerung dieser Konzentration
auf weniger als durchschnittlich 1 ppm-v und damit auf den Wert, der der wahren Kon-

zentration von Kohlenstoffmonoxid am Austritt aus dem Adsorber entspricht.

Eine Zusammenstellung der Versuchsergebnisse der beiden Testldufe ist Tabelle 6.10 zu
entnehmen.

Die Versuchsergebnisse bestétigen, dass die flir die Brennstoffzelle erforderliche Quali-
tat und Reinheit des Wasserstoffs durch die Druckwechseladsorption erreicht werden kann.
Durch Hinzuschalten von Adsorber 5 kann die Reinheit des Wasserstoffes sogar noch ge-
steigert werden, denn in diesem Adsorber sollten auch die letzten verbleibenden ppm an

Kohlenstoffmonoxid abgetrennt werden.
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Abbildung 6.29: Verlauf der Konzentrationen fiir Testlauf 2

Tabelle 6.10: Zusammenstellung der Versuchsergebnisse der Pilotanlage
Hy CO Oy  Adsorptionszeit Adsorptionsdruck

vol-% ppm-v  vol-% min bar g

Testlauf 1

Adsorber 1 97 < 2 0,4 43,7 5,3
Adsorber 2 98 <1 0,4 45,0 5,2
Adsorber 3 98 <1 0,3 49,1 5,3
Adsorber 4 98 5 0,4 46,4 5,3
Testlauf 2

Adsorber 1 97 25 0,4 46,3 5,2
Adsorber 2 95 <4 0,6 49,0 5,3
Adsorber 3 99 <1 0,3 41,7 5,0
Adsorber 4 99 <1 0,3 46,2 5,1

Die Abtrennung von hochreinem Wasserstoff aus dem Synthesegas einer Biomassever-

gasungsanlage konnte mit der vorgestellten Prozesskette erfolgreich gezeigt werden.

Automatisierung

Um einen kontinuierlichen Betrieb der Pilotanlage zu ermdglichen, muss eine Automa-
tisierung der Anlage vorgenommen werden. Die Automatisierung erfolgt durch eine ent-
sprechende Programmierung der SPS und beinhaltet die automatische Ansteuerung aller

Anlagenteile (Ventile, Frequenzumrichter, Vakuumpumpe). Die automatische Ansteuerung
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gewdhrleistet, dass zu jedem Zeitpunkt im PSA-Zyklus die Anlagenteile einen vordefinier-

ten Wert erreichen bzw. bereits aufweisen.

In einem kontinuierlichen Betrieb der Pilotanlage wird der PSA-Zyklus fortlaufend wie-
derholt. Ein PSA-Zyklus besteht dabei aus mehreren einzelnen Verfahrensstufen. In dieser
Arbeit wird nun ein PSA-Zyklus vorgeschlagen, der in dieser Form in der Automatisierung

in der Pilotanlage realisiert werden koénnte.

Ein PSA-Zyklus besteht dabei aus den Verfahrensstufen

e Adsorption
o Kopplung
e Desorption
e Spiilen

e Druckaufbau.

Verfahrensstufe der Adsorption

Bei der Adsorption gelangt das zu reinigende Gas (Feedgas), das vorher durch den
Kompressor auf einen definierten Druck verdichtet wurde, durch das vollstindig gedft-
nete Proportionalventil (PVx1) am Boden des Adsorbers in den Adsorber. Im Adsorber
herrscht bereits ein ebenfalls definierter Adsorptionsdruck. Bei Durchstromen des Gases
(von unten nach oben) findet die Adsorption von Komponenten aus dem Gas statt und
reines Gas (Reingas) kann gewonnen werden. Das Reingas gelangt durch das Magnetven-
til (SVx2) am Kopf aus dem Adsorber in die Reingasleitung und von dort weiter iiber
den fiinften Adsorber zur Brennstoffzelle. Vor dem Durchbruch der Komponenten (das
Kriterium fiir diesen Zeitpunkt stellt die Geschwindigkeit des Temperaturanstieges in der
Aktivkohleschicht dar) werden das Proportionalventil am Boden und das Magnetventil am

Kopf des Adsorbers geschlossen und ein regenerierter Adsorber mit Feedgas beaufschlagt.
Verfahrensstufe der Kopplung

Im noch unter Druck stehenden, verunreinigten Adsorber befindet sich im Liickenvolu-
men, hauptséchlich aber im Kopfteil iiber dem Adsorbensbett, noch reines Gas. Dieses Gas
kann zum Zweck der Optimierung, beispielsweise zur Produktion von Spiilgas, gewonnen
werden. Dazu wird das Proportionalventil am Kopf des Adsorbers (PVx2) zu einem klei-
nen Teil gedffnet und das Gas kann in die Kopplungsleitung (und in einen eventuell noch

vorzusehenden druckfesten Zwischenspeicher) abgelassen werden. Bei diesem Vorgang ist
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besonders darauf zu achten, das Proportionalventil nicht zu weit zu 6ffnen, um einen
Druckabfall im Adsorber und eine so ausgeldste Desorption und folglich Verunreinigung
des Reingases zu vermeiden. Am Ende dieser Verfahrensstufe wird das Proportionalventil

wieder geschlossen.
Verfahrensstufe der Desorption

Zur Desorption des noch immer unter Druck stehenden Adsorbers wird das Magnetven-
til am Boden des Adsorbers (SVx1) geoffnet. Dadurch erfolgt ein schlagartiges Entweichen
des Gases aus dem Adsorber einhergehend mit einem Abfall des Druckes, der Desorption
der adsorbierten Komponenten und einen Abfall der Temperatur. Zudem wird die Vaku-
umpumpe in Betrieb genommen. Das desorbierte Gas gelangt in die Abgasleitung und
zunéichst iiber das Uberstromventil (V05) zuriick zum Kraftwerk. Das Uberstrémventil
wurde zum Schutz der Vakuumpumpe vor Uberdruck angebracht und ist auf den maxima-
len Druckwert eingestellt, mit dem die Vakuumpumpe beaufschlagt werden darf. Im Falle
einer Uberschreitung dieses Druckwertes, der sich im Bereich von wenigen hundert mbar
befindet, wird das Desorbat iiber das Uberstromventil abgelassen. Nach der Druckspitze,
hervorgerufen durch das schlagartig desorbierte Gas, erfolgt die weitere Desorption der

Adsorbentien durch das Erzeugen eines Vakuums mit Hilfe der Vakuumpumpe.

Die Desorption, die im Gegenstrom durchgefithrt wird, verhindert, dass einerseits Koh-
lenstoffdioxid in die Zeolithschicht gelangt und andererseits, dass der relativ reine Zeolith

im Kopf des Adsorbers durch die desorbierenden Gase verunreinigt wird.
Verfahrensstufe des Spiilens

Im Anschluss an die Desorption muss das Gas, das sich noch im Liickenvolumen des
Adsorbers befindet und aus den desorbierten Komponenten zusammensetzt, aus dem Ad-
sorber geschoben werden. Dies passiert durch Spiilen des Adsorbers im Gegenstrom. Der
Spiilvorgang wird in diesem Fall in zwei Schritten durchgefiihrt. Zunéchst wird das Gas,
das im Rahmen der Kopplung gewonnen wurde, durch das vollstdndig getffnete Propor-
tionalventil am Kopf des Adsorbers (PVx2) in den Adsorber geleitet. Im zweiten Schritt
wird ein Teilstrom des Reingases fiir das Spiilen des Adsorbers herangezogen. Dafiir wird
das Magnetventil SV01 gedffnet und die Offnung des Proportionalventils am Kopf des Ad-
sorbers auf einen Bruchteil der vollstindigen Offnung verringert (diese Mafinahme dient
dazu, dass nicht der gesamte Reingasvolumenstrom durch das Magnet- und anschlieend
durch das Proportionalventil geleitet, sondern durch die verringerte Offnung des Propor-
tionalventils gedrosselt wird). Auf diese Weise wird der Adsorber von einem Teilstrom des

Reingases durchstromt und das Desorbat weiter aus dem Adsorber geschoben.
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Am Ende des Spiilschrittes werden alle Ventile (SV01, PVx2, SVx1) des Adsorbers ge-

schlossen und die Vakuumpumpe abgeschaltet.

Verfahrensstufe des Druckaufbaus

Nach dem Spiilvorgang befindet sich der Adsorber noch im Vakuum. Um fiir eine weitere
Adsorption vorbereitet zu sein, muss der Adsorber auf den festgelegten Adsorptionsdruck
aufgedriickt werden. Der Druckaufbau erfolgt mit einem Teilstrom des Feedgases, welches
durch das, zu einem kleinen Teil gedffnete Proportionalventil (PVx1) in den Adsorber
gelangt. Der Druckaufbau wird solange fortgesetzt, bis der Adsorber Adsorptionsdruck

aufweist.

Mit Erreichen des Adsorptionsdruckes ist der Adsorber vollstdndig regeneriert und steht
fiir eine weitere Adsorption zur Verfligung. Somit kann der PSA-Zyklus erneut beginnen.
Abbildung 6.30 veranschaulicht die parallele Abfolge der Verfahrensstufen eines PSA-
Zyklus fir die vier Adsorber.

Adsorption K ‘ Desorption Spiilen ‘ Druckaufbau
Spiilen ‘ Druckaufbau Adsorption K | Desorption
Desorption Spﬁlen‘ Druckaufbau Adsorption K ‘ Desorption
K ‘ Desorption Spiilen | Druckaufbau Adsorption

Abbildung 6.30: Schematische Darstellung der parallelen Abfolge der Verfahrensstufen ei-
nes Zyklus fiir vier Adsorber (K ...Kopplung)
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7 Zusammenfassung und Ausblick

7.1 Zusammenfassung

Die Européische Union hat sich im Rahmen ihrer Klima- und Energiepolitik dazu ver-
pflichtet, die Emission an Treibhausgasen zu reduzieren, den Anteil erneuerbarer Energien
zu erhohen und die Energieeffizienz zu verbessern. Eine der Mafinahmen zur Erreichung
eines hoheren Anteils erneuerbarer Energien stellt der vermehrte Einsatz von biogenen

Gasen dar.

Das Ziel dieser Arbeit ist, die Fignung des Verfahrens der Adsorption fiir die Aufberei-
tung biogener Gase aufzuzeigen und auch dessen Potential in Hinblick auf Trennleistung,
erzielbare Reinheiten und vielfaltige Anwendungsmoglichkeiten herauszuarbeiten. Dazu
wurde das Verfahren der Adsorption im Rahmen dieser Arbeit fiir die Aufbereitung zweier

unterschiedlicher biogener Gase eingesetzt.

Im ersten Teil erfolgte die Anwendung des Verfahrens der Temperaturwechseladsorpti-
on zum Zweck der Methananreicherung von Biogas. Im Unterschied zu der bereits aner-
kannten Aminwésche sollte hier ein trockenes Adsorptionsverfahren fiir die Methananrei-
cherung zum Einsatz kommen. Dafiir wurden zunéchst thermogravimetrische Messungen
zur Beurteilung des Adsorptionsverhaltens ausgewéahlter Adsorbentien vorgenommen. Im
Anschluss wurden Versuche an einer Versuchsanlage durchgefiihrt, deren Ergebnisse als
Ausgangspunkt fiir die Auslegung und Realisierung einer Pilotanlage dienen sollten.

Die Versuche wurden mit dem Adsorbens DIAION WA21J, einem schwach basischen
Anionenaustauscher, durchgefiihrt. Im Zuge der Versuche an der Versuchsanlage wurde be-
sonderes Augenmerk auf die Untersuchung verschiedener Varianten der Desorption gelegt,
da diese Verfahrensstufe bzw. genauer das Aufheizen der Adsorbentien, einen kritischen
Faktor fiir die Realisierung eines kontinuierlichen Adsorptionsverfahrens darstellt.

Die Ergebnisse der Versuche zeigen, dass wihrend der Adsorptionsstufe Kohlenstoffdi-
oxid vollstédndig adsorbiert wird und somit eine hervorragende Qualitdt des aufbereiteten
Biogases erzielt werden kann. Die Versuchsergebnisse der Untersuchung verschiedener Va-
rianten der Desorption fiihren zu dem Schluss, dass eine Kombination von indirektem
Aufheizen (Aufheizen mit heilem Wasser) und direktem Aufheizen (Aufheizen durch das

Spiilen mit einem geeigneten Spiilgas) die optimale Variante der Desorption darstellt.
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In Hinblick auf die energetische Bewertung geht aus den Versuchen hervor, dass speziell
fiir die Verfahrensstufen Desorption und Abkiihlen grofie Energiemengen notwendig sind.
Fir die Pilotanlage ergab eine Abschéitzung des Bedarfs der erforderlichen Wéarme- bzw.
Kéltemengen auf Basis der Versuche groBenordnungsméfig einen Wert (bezogen auf den
Rohgasdurchsatz) von 0,75 kWh/Nm? fiir den Wéarmebedarf respektive 1,19 kWh/Nm? fiir
den Kiltebedarf. Bei diesen Werten ist allerdings zu beachten, dass noch keine Optimie-

rung des Heiz- und Kiihlkonzeptes bzw. der Anlagenkonfiguration vorgenommen wurde.

Im zweiten Teil wurde das Verfahren der Druckwechseladsorption im Rahmen einer
mehrstufigen Prozesskette angewendet. Ziel dieser mehrstufigen Prozesskette war die Ge-
winnung von hochreinem Wasserstoff (maximal 10 ppm-v CO) aus dem Synthesegas einer
Biomassevergasungsanlage, der als Brennstoff fiir eine PEM-Brennstoffzelle dienen sollte.
Innerhalb der mehrstufigen Prozesskette stellte die Druckwechseladsorption eine Reini-
gungsstufe dar, in welcher Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid von bereits wasser-
stoffangereicherten Gas abgetrennt werden sollten.

Ausgehend von diesen Anforderungen wurde in einem ersten Schritt ein Screening ver-
schiedener Adsorbentien an einer Laboranlage durchgefiihrt. Dabei wurden als Adsorbens
fiir Kohlenstoffdioxid unterschiedliche Aktivkohlen getestet, fiir die selektive Adsorption
von Kohlenstoffmonoxid erfolgte die Untersuchung verschiedener Zeolithe. Auf Basis der
Ergebnisse dieser Adsorbentienversuche wurden die geeignetsten Adsorbentien ausgewéhlt
und in einem zweiten Schritt eine kleine, kontinuierlich betreibbare Pilotanlage konzeptio-
niert und aufgebaut.

Die Pilotanlage umfasst vier Hauptadsorber und einen zusétzlichen fiinften Adsorber,
der als Polizeifilter dient. Die vier Hauptadsorber sind mit einem Mischbett bestehend aus
einer Schicht Aktivkohle und einer Schicht Zeolith gefiillt.

Die ersten Testldufe der gesamten Prozesskette mit Synthesegas zeigen, dass die fiir die
Brennstoffzelle erforderliche Qualitat und Reinheit des Wasserstoffs durch die Druckwech-
seladsorption erreicht werden kann und die Abtrennung von hochreinem Wasserstoff aus

dem Synthesegas mit dieser Prozesskette moglich ist.

7.2 Ausblick

Die erfolgreiche Darstellung der Eignung und Tauglichkeit der mehrstufigen Prozesskette
zur Gewinnung von hochreinem Wasserstoff stellt einen ersten, wichtigen Schritt dar. Nun
miissen weitere Schritte unternommen werden, die zu einer Verbesserung und Optimierung

der Prozesskette fithren.

Das Synthesegas der Biomassevergasung enthélt noch ein weiteres wertvolles Gas, ndm-

lich Methan. Methan hat zwar lediglich einen Anteil, bezogen auf die volumetrische Zusam-
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mensetzung, von rund 10 % im Synthesegas. Es tragt aber rund 30 % zum Energieinhalt
des Synthesegases, und damit etwa gleich viel wie Wasserstoff, bei. Die Gewinnung von Me-
than wiirde eine konsequente und logische Fortfithrung des Konzeptes der Polygeneration
bedeuten.

Tatséchlich existiert am Standort Giissing bereits eine Demonstrationsanlage fiir die
Gewinnung von Methan aus dem Synthesegas und dessen Aufbereitung auf Erdgasqualitét,
sogenanntes BioSNG [130]. Die Errichtung einer solchen Anlage im industriellen Mafistab
findet derzeit im Rahmen des Projektes GoBiGas [131] in Géteborg statt.

Wiewohl die genannten Anlagen zur Gewinnung von Methan aus dem Synthesegas und
dessen Aufbereitung auf Erdgasqualitéit bereits realisiert bzw. im Bau begriffen sind, sollte
nicht iibersehen werden, dass sich die Gewinnung von Methan in der geforderten Qualitit
im Rahmen des in den Anlagen angewendeten Prozesses sehr aufwendig gestaltet (nicht
zuletzt deshalb, weil es auf Erdgasqualitéit aufbereitet werden muss).

Ein derzeit an der Technischen Universitdt Wien laufendes Projekt [132] verfolgt daher
einen anderen Ansatz zur Gewinnung von Methan aus Synthesegas. Im Rahmen dieses
Projektes soll die umfangreiche Prozesskette, wie sie in den genannten Anlagen zur An-
wendung kommt, vereinfacht werden. Die Vereinfachung sollte erreicht werden, indem in
einem ersten Prozessschritt die katalytische Erhéhung des Methananteils erfolgt, ohne
dass eine vorherige Entschwefelung des Synthesegases notwendig ist. Die ersten Ergebnis-
se werden zeigen, welcher Anteil an Methan im Synthesegas durch diesen Schritt erzielt
werden kann. Fest steht allerdings, dass auch dieses Gas, sollte es zur Einspeisung in ein
Gasnetz oder als Treibstoff verwendet werden, ebenfalls einer Aufbereitung auf Erdgas-
qualitdt unterzogen werden muss. In der Folge wird es vermutlich genau diese erforderliche
Aufbereitung (auch wenn sie in diesem Fall downstream vorgenommen werden kann) sein,

die die Prozesskette wieder umfangreich werden lésst.

Abschlieflend soll hier nochmals deutlich zum Ausdruck gebracht werden, dass es loh-
nenswert ist, das Konzept der Polygeneration weiter zu verfolgen, um das Maximum an
den eingesetzten Ressourcen herauszuholen und so den vielzitierten Gedanken der Nach-
haltigkeit und des schonenden Umgangs mit den Ressourcen weiterzutragen. Auch wenn in
der heutigen Zeit biogene Gase aufgrund der rechtlichen Rahmenbedingungen gegeniiber
dem fossilen Erdgas (noch) benachteiligt sind, so ist es unerlésslich, die Forschungen auf

diesem Gebiet voranzutreiben.
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A Anhang

A.1 TSA-Pilotanlage

A.1.1 FlieBbild

Abbildung A.1: Flie8bild der Pilotanlage - Teil 1
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A.1.2 Weitere Zeichnungen

Reaktor rund / Rohrbiindel / Adsorbens im Rohr

B Heizung/Kiihlung
3 Adsorbens
[ Gasraum

Heiz/Kiihlmedium:

im Behdlter
ca. 235 l/Ifm

mittlere Oberfldche Rohre
$22x1/ 469 Rohre bzw. Rohr $22x0,5
30,9m*/Ifm

Adsorbens:
in Rohren

$22x1/ 469 Rohre bzw. Rohr $22x0,5
147 1/Ifm

2000

Behélter:

Rohre:

$22x1/ 0,526 kg/m / 545 Rohre
286,67 kg/Lfm

bzw. 143,3 kg/lfm

Behdltermantel:

#750x2
37 kg/lfm

Abbildung A.3: Schematische Darstellung der Adsorber der Pilotanlage

169



Anhang

Iy

®
I

-

o

\
B I

o — — — — — — — = — >

[0)®)

Abbildung A.4: Aufstellung der Pilotanlage im Container - Teil 1

170



Anhang

Kaltemaschine

Kaltemaschine

Kaltemaschine

\
\
II

1=

o4

s S

b

O

1
\
\
SR R

\\\\\\\\

Verrohrung

Dach

171

Abbildung A.5: Aufstellung der Pilotanlage im Container - Teil 2



Anhang

A.2 PSA-Pilotanlage

A.2.1 Auflistung der Module der SPS X20 von Bernecker+Rainer

Modul Anzahl Details

X20CP1484-1 1 Zentraleinheit

X20AI4636 3 Analoges Eingangsmodul; 4 Eingénge; £10V / 0-20mA; 16 Bit
X20A04622 3 Analoges Ausgangsmodul; 4 Ausginge; £10V / 0-20mA; 12 Bit
X20DI14372 1 Digitales Eingangsmodul; 4 Eingénge; 24VDC; Source
X20D09322 1 Digitales Ausgangsmodul; 12 Ausgénge; 24VDC; 0,5A; Source
X20D04649 1 Digitales Ausgangsmodul; 4 Relais; 250VAC; 5A

X20AT6402 6 Temperatur Eingangsmodul; 6 Eingiange Thermoelement
0PS1050.1 2 Netzteil
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A.2.2 Auflistung der Anlagenteile der Pilotanlage
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A.2.3 Konstruktionszeichnungen
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Abbildung A.6: Konstruktionszeichnung der Adsorber der Pilotanlage
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Abbildung A.7: Konstruktionszeichnung der Anordnung der Adsorber in der Pilotanlage
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Abbildung A.8: Schematische Darstellung der Anordnung der Ventile in der Pilotanlage

176



Anhang

A.3 Verzeichnisse

A.3.1 Abkiirzungsverzeichnis

BHKW ... Blockheizkraftwerk

CNG ... Compressed Natural Gas

CSA ... Konzentrationswechseladsorption

DEA ... Diethanolamin

LNG ... Liquefied Natural Gas

MDEA ... Methyldiethanolamin

MEA ... Monoethanolamin

N ... bezogen auf Normalbedingungen (T=273,15K und p=1,01325 bar)
NAP ... Nationaler Aktionsplan

NDIR ... Nichtdispersive Infrarot Absorption

oTS ... organische Trockensubstanz

OVGW ... Osterreichische Vereinigung fiir das Gas- und Wasserfach
PSA ... Druckwechseladsorption

PEM ... Protone Exchange Membrane

RME ... Rapsmethylester

SNG ... Synthetic Natural Gas

SPS ... Speicherprogrammierbare Steuerung

TGA ... Thermogravimetrische Analyse

TSA ... Temperaturwechseladsorption

A.3.2 Einheitenverzeichnis

g ... Gramm

gew-% ... Gewichtsanteile

1 ... Liter

mol-% ... Molanteile

ppb-v ... Parts per Billion (Volumsteile pro Milliarde)
ppm-v ... Parts per Million (Volumsteile pro Million)
S ... Sekunde

vol-% ... Volumsanteile

A.3.3 Formelzeichen- und Symbolverzeichnis
Lateinische Formelzeichen und Symbole

b ... Gleichgewichtskonstante der Langmuir-Gleichung [1/Pa] und BET-Gleichung [-]

bo ... Priexponentieller Faktor der van’t Hoff “schen Reaktionsisobare [1/Pa]
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c ... Konzentration [mol/m3|

h ... differentielle Enthalpie [J/mol]

Ah ...  integrale Enthalpie [J /mol]

AHy ... Enthalpiedifferenz zwischen adsorbierter und fluider (gasférmiger) Phase [J /mol]
m Masse [kg]

p Druck bzw. Partialdruck [Pa]; Exponent der Freundlich-Gleichung [-]
p Dampfdruck [bar]

q Beladung [mol/m?]

R allgemeine Gaskonstante [J/mol K]

t Zeit [s]

T Temperatur [K]

\Y% Volumen [m?]

X Massenbeladung bezogen auf Adsorbensmasse [kg/kg]

y Stoffmengenanteil [mol/mol]

Griechische Formelzeichen und Symbole

g ... Konstante der Freudlich-Gleichung [-]
€ Porositét [-]

¢ relativer Dampfdruck [-]

0 Temperatur [°C]

p Dichte [kg/m?]

Indizes

Ads ... Adsorptions...
i ... Laufvariable
korn ... Korn...

liicke ... Liicken...

m ... monomolekular
pore ... Poren...

riittel ... Riittel. ..

S ... solid, porenfreier Feststoff
sat ... Sattigungs. ..
schein ... scheinbar
schiitt ... Schiutt...
schiitttungs ...  Schiittungs. ..
wahr ... wahr
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