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Abstract

In diesem Projekt wurde die Eignung eines neuartigen thermochemischen Verfahrens, der
hydrothermalen Vergasung (HTV), fir die vollstdndige Vergasung und Methanierung von
KOMPOGAS-Presswasser, mit gleichzeitiger Rickgewinnung der Nahrstoffe, evaluiert.
Dieses Verfahren wird zurzeit am Paul Scherrer Institut (PSI) entwickelt.

Ziel war es, eine Aussage zum Gasertrag, zur Methanausbeute, zum kombinierten
Verfahrenskonzept KOMPOGAS-HTV, zur Reduktion der spezifischen Treibhausgasemissio-
nen, und zu den Kosten einer HTV-Anlage zu erhalten.

Die generelle Eignung der HTV flur das Presswasser wurde anhand detaillierter Analysen an
zwei Presswasser-Mustern untersucht. Das Presswasser erscheint gut pumpbar, sein tiefer
organischer Gehalt und die Anwesenheit von Storstoffen (Schwefel, Sand) bedeuten jedoch
nur eine bedingte Eignung fur den HTV-Prozess. Die Abscheidung der Néhrsalze wird
aufgrund der Salzzusammensetzung als schwierig erachtet.

In Laborversuchen in einem Miniautoklaven am PSI wurde die Vergasbarkeit untersucht. Bis
zu 85% des im Presswasser enthaltenen Kohlenstoffs konnten vergast werden. Die
maximale Methanausbeute erreichte 0.125 kg CHy/kg TS. Das sind 76% des im chemischen
Gleichgewicht maximal erzielbaren Werts. Zusétzlich wurde zusammen mit der Firma
Kompogas AG eine Abschatzung der Kosten fir ein kombiniertes KOMPOGAS-HTV-
Verfahren durchgefuhrt. Die Gestehungskosten des synthetischen Erdgases liegen im
Bereich 0.16-1.0 Fr./kWh. Die Ergebnisse zeigen, dass die Vergasung von Presswasser nur
zusammen mit einem Co-Substrat, das eine Entsorgungsgutschrift tréagt, 6konomisch Sinn
macht. Eine solche Mdglichkeit bietet sich bei der ARA Falkenstein in Oensingen an. Daher
wird empfohlen, eine spezifische Studie flr diesen Standort durchzufiihren.

Einleitung / Projektziele

Ausgangslage

Das KOMPOGAS-Verfahren wurde seit 1991 weltweit in tGber 30 Anlagen realisiert und
produziert aus fester Abfallbiomasse die Produkte Biogas, Festdinger (Kompost) und
Flissigdiinger (Presswasser).

Presswasser entsteht durch das Abpressen des feuchten Garrests. Je Tonne Gargut
(Frischmasse) entstehen rund 450 kg Uberschissiges Presswasser. Dieses enthélt noch
bedeutende Mengen organischen Materials sowie wertvolle Nahrsalze. Heute wird
Presswasser ohne weitere Aufbereitung als Naturdiinger in der Landwirtschaft eingesetzt.
Da in vielen Regionen Nordeuropas bereits ein Uberangebot an Dunger besteht, stellt sich
der Absatz zunehmend schwierig dar.

Energetischer Mehrgewinn

Da das Presswasser noch viel Organik enthalt, ware die Produktion von zusatzlichem Biogas
winschenswert. Eine hdhere Gasausbeute ware zum Beispiel durch eine langere
Verweildauer im Fermenter realisierbar. Da nach rund 14 Tagen aber nur noch biologisch
schwer abbaubare Organik vorhanden ist, macht dies aus Sicht des Kompogas-
Gesamtprozesses nur wenig Sinn. Sehr interessant ware es, die Organik im Presswasser in
einem separaten Prozessschritt vollstandig zu Biogas umzuwandeln und die Nahrstoffe
zurtickzugewinnen. Dies wirde einen bedeutenden Mehrwert fir das Kompogas-Verfahren
bedeuten. Erste Abklarungen lassen erwarten, dass Presswasser Uber ein Biogaspotenzial
etwa vergleichbar mit Giille verfugt.
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Okologischer Mehrgewinn

Das Presswasser gast wahrend der Lagerung in Absetzbecken und nach dem Ausbringen
aufs Feld weiter aus, ahnlich wie vergorene Gille. Dadurch entstehen unerwinschte
Emissionen von Methan, Ammoniak und Lachgas. Kdnnten diese Emissionen vermieden
werden, wirde sich die Gesamt-Okobilanz der Biomassenutzung mit dem Kompogas-
Verfahren weiter deutlich verbessern.

Weiter wére es wiinschenswert, den Dlnger im Presswasser zu konzentrieren, um einerseits
das Lager- und Transportvolumen zu verringern und andererseits die Anwendung zu
vereinfachen.

Das PSI-Verfahren der katalytischen hydrothermalen Vergasung

Konkret soll die Eignung eines neuartigen thermochemischen Verfahrens, der katalytischen
hydrothermalen Vergasung (HTV), fir die vollstandige Vergasung und Methanierung des
Presswassers, mit gleichzeitiger Rickgewinnung der Nahrstoffe, evaluiert werden. Dieses
Verfahren wurde am Paul Scherrer Institut (PSI) entwickelt und steht kurz vor dem Schritt in
eine Pilotierung. Die Erkenntnisse des PSI| wurden in mehreren wissenschaftlichen Artikeln
veroffentlicht und in zwei Patentanmeldungen geschitzt.

Bei der hydrothermalen Vergasung (HTV) wird der Biomassebrei
kontinuierlich unter hohem Druck (ca. 300 bar) gepumpt und auf
ca. 450°C erhitzt. Dadurch bleibt das Wasser immer flissig und
der Energiebedarf wird stark reduziert (keine
Verdampfungswarme). Unter diesen Bedingungen werden die
festen Biomassebestandteile verflussigt, wobei die Salze nicht
mehr I8slich sind und ausfallen. Beim PSI-Verfahren kénnen die
Salze als konzentrierte Sole kontinuierlich aus dem Prozess
ausgetragen werden. Die Organik wird zusammen mit Wasser
als Reaktionspartner Uber einem Katalysator vollstandig zu
Methan, CO, und wenig Wasserstoff umgesetzt. Der
Nettowirkungsgrad Biomasse-zu-Methan betragt 60-70%.

Stand des HTV-Verfahrens

Ein wichtiger Meilenstein wurde Ende 2008 am PSI in der
kontinuierlichen Laboranlage KONTI-2 (siehe Abbildung)
erreicht: Eine Losung mit 20% Glyzerin und 1% Kaliumphosphat konnte kontinuierlich ohne
Stérungen zu einem methanreichen Gas umgewandelt werden, und das Salz konnte
simultan als konzentrierte Losung abgezogen werden. Zudem konnte der
Vergasungsprozess auch ohne Beheizung des katalytischen Reaktors aufrecht erhalten
werden. Dieses Ergebnis, obwohl mit einer Modelldsung erhalten, stellt das ,Proof of
Concept” des PSI-Verfahrens dar und damit die Grundlage, um das Verfahren in einer
Demonstrationsanlage im industriellen Massstab hochzuskalieren. Zu diesem Zweck hat das
PSI, zusammen mit Schweizer Industriepartnern, im Juni 2010 die Spin-off-Firma
Hydromethan AG gegriindet. Diese Firma ist fir die Pilotierung und Kommerzialisierung des
HTV-Verfahrens verantwortlich, wobei das PSI als Forschungspartner eng mit der Firma
zusammenarbeitet.

Bei positiven Ergebnissen aus diesem Projekt ware es das Ziel, in einer zweiten Phase die
HTV-Demonstrationsanlage auch mit KOMPOGAS-Presswasser zu betreiben.

Zurzeit wird am PSI das Verfahren fur schwierigere Biomasse mit einem hohen Anteil an
Stickstoff und Schwefel (Gulle, Algen, Klarschlamm) weiterentwickelt. Das BFE unterstutzt
diese Arbeiten im Rahmen des F&E-Projekts ,Optimierung der Hydrolyse und
Salzabtrennung bei der hydrothermalen Vergasung von Biomasse"“.

Zu beantwortende Fragen

Ziel ist es in diesem Projekt, eine erste Aussage zu folgenden Fragen zu erhalten:
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— Wie gut lasst sich das Presswasser hydrothermal zu Methan umsetzen?

— Welches Verfahrenskonzept KOMPOGAS-HTV wirde am meisten Sinn machen
(Aufkonzentrierung, Durchsatz, gemeinsame Gasaufbereitung, Ruckfuhrung des
Wassers, etc.)?

— Um wie viel wirden sich die spezifischen THG-Emissionen (g CHas/kWh, g NHz/kWh, g
N.O/kWh resp. als CO,-Aquivalente ausgedriickt) der Kompogas-Herstellung durch den
Wegfall des Presswassers reduzieren?

— Was waéren die ungefdhren Kosten einer solchen hydrothermalen Anlage fir
Presswasser?

— Gibt es zusatzliche nasse Biomassestrome, welche mit einem solchen kombinierten
KOMPOGAS-HTV-Verfahren effizient zur Produktion von Biogas genutzt werden
kdénnten?

Bei positiver Beantwortung dieser Fragen hat die hydrothermale Vergasung von
KOMPOGAS-Presswasser (und anderer Garreste) ein grosses Potential, die erste
Anwendung fur eine kommerzielle Umsetzung der hydrothermalen Vergasung zu werden.

Durchgefihrte Arbeiten und erreichte Ergebnisse

Durchgefiihrte Arbeiten

Aus der Erfahrung mit anderen Biomassen wurde das Projekt in drei Arbeitspakete
gegliedert:

AP 1: Chemisch-analytische Charakterisierung des Presswassers in bezug auf organische
und anorganische Hauptkomponenten und Stoérstoffe (Vergiftung des Katalysators,
Korrosion von Anlagenteilen), und der Variabilitdt der Zusammensetzung.

AP 2: Versuchsserie im Miniautoklaven zur Beurteilung des Gasertrags in der
hydrothermalen Vergasung und zur Eingrenzung guter Prozessbedingungen.

AP 3: Basierend auf den Ergebnissen aus AP 1 und AP 2, Berechnung von Massen- und
Energiebilanzen und des Wirkungsgrads fur den industriellen HTV-Prozess, sowie
Schéatzung der Gestehungskosten fir das Methan und die N&hrstoffe. Beurteilung der
Wirtschaftlichkeit einer kombinierten KOMPOGAS-HTV-Anlage. Empfehlung fir das
weitere Vorgehen.

Fur die Arbeitspakete 1 und 2 lag die Federfiihrung beim PSI (F. Vogel), fur Arbeitspaket 3
bei der Kompogas AG (V. Schild).

Vorgehen, Methoden

Probenahme

Fur die Probenahme wurde die Kompogas-Anlage in Klingnau ausgewahlt, weil sie in
unmittelbarer Nahe des PSI liegt und weil der TS-Anteil zum Zeitpunkt der Probenahme im
gewilnschten Bereich von min. 15% lag. Es erfolgten zwei Probenahmen: am 8.12.2009 und
am 23.4.2010.
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Abb. 1: Presswasser-Auslaufrinne (rechts) und Absetzbecken der Anlage in Klingnau.

Das Presswasser wurde direkt aus der Auslaufrinne nach der Filterschnecke im noch
warmen Zustand entnommen (siehe Abb. 1). Unmittelbar nach der Probenahme wurde das
Presswassermuster (ca. 2.5 L) am PSI in kleinere Teilmuster von 100-200 mL abgefillt und
bis zur Verwendung bei -20°C tiefgefroren. Das Presswasser wurde nach dem Auftauen
ohne weitere Vorbehandlung (Filtration, Zerkleinerung, etc.) fir die Analysen und die
Batchversuche verwendet. Ein tiefgefrorenes Muster wurde zum Analysenlabor AgrolLab
Swiss GmbH in Root (LU) geschickt.

Messmethoden

pH- und Leitfahigkeit: Diese Parameter wurden im unverdinnten Presswasser mit einem
Handylab pH/LF 12 vom Schott-Instruments bei 22.6°C gemessen.

Dichte: Die Masse von 100 mL Presswasser wurde mit einer Mettler Analysenwaage
bestimmit.

Wassergehalt: wurde mittels Karl-Fischer-Titration mit dem Coulometer 737 KF von
Metrohm AG gemessen. Vorgehen:

a) Eine abgewogene Menge Presswasser (nass) wurde in einem 100 ml Messkolben
vorgelegt.

b) Messkolben mit Methanol p.a. auf ca. 80 ml aufgefiillt. Anschliessend wurde der Inhalt
des Messkolbens im Ultraschallbad bei 25°C wéahrend 12 Min. aufgeldst.

c) Messkolben mit Methanol auf die Marke aufgefiillt. Feststoffe absetzen lassen.

d) Ein Aliquot des Uberstandes wurde in das Coulometer eingespritzt (4fach-Bestimmung).
Der Wassergehalt des Methanols wurde als Nullwert abgezogen.

Trockensubstanz (TS) und Wassergehalt: wurden nach DIN EN 12879 bestimmt (4fach-
Bestimmung).

Bemerkung: Die Wassergehaltsbestimmung nach dieser Methode erfasst alle bei 105°C
flichtigen Bestandteile, also auch Methanol, Ethanol, Essigsaure, etc. Daher wurde eine
spezifische Wassergehaltsbestimmung nach Karl-Fischer durchgefihrt, um den Anteil
flichtiger Organik zu bestimmen.

Gluhverlust und —rickstand: wurden nach DIN EN 12880 bestimmt (Doppelbestimmung).

Gesamter organischer Kohlenstoff (TOC): wurden nach DIN EN 1484 mit einem Vario
TOC cube der Firma Elementar bestimmt. Bei den Feststoffproben wurde eine abgewogene
Menge Trockensubstanz in eine Zinn-Kapsel eingefillt und mit 5 Tropfen 1 N HCI
angesauert, um den Carbonat-Kohlenstoff auszutreiben. Danach wurde die Zinnkapsel
verschlossen und der gesamte Kohlenstoffgehalt bestimmit.
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Elementaranalyse (C H O N S P F CI): Die Trockensubstanz wurde fein vermahlen. C,H,N
wurden mit einem LECO CHN-900, O mit einem LECO RO-478, S mit einem LECO CHNS-
932, P fotometrisch nach einem Druckaufschluss, F und Cl ionenchromatographisch nach
einem Schoniger-Aufschluss an der ETH Zirich, Labor fir Mikroelementaranalyse, bestimmt.

Fur den Gesamt-Stickstoff-Gehalt wurde dem Wert aus der Elementaranalyse ein Wert fir
das bei der Trocknung der Probe verfliichtigte Ammonium zugeschlagen. Letzteres wurde im
Kondensat einer bei ca. 105°C eingedampften Presswasserprobe bestimmt.

Kationen: Der Glihrtckstand wurde mit einer Sauremischung (HCI, HF, HNO3) unter Druck
in der Mikrowelle aufgeschlossen und mittels lonenchromatographie (Na, K, Ca, Mg) resp.
ICP-OES (alle anderen Kationen) bestimmt. Ammonium wurde kolorimetrisch mit einem
Rundkuivettentest von Macherey-Nagel bestimmit.

Anionen: Chlorid wurde nach einer Soxhlet-Extraktion des nassen Presswassers mittels
lonenchromatographie bestimmt. Da dieser Wert deutlich Uber dem Wert aus der
Elementaranalyse lag, wurde angenommen, dass sich ein Teil des Chlors beim Aufschluss
fur die Elementaranalyse verflichtigt und somit der Analyse entzogen hat. Daher wurde der
Wert aus der Soxhlet-Extraktion verwendet.

Im selben Extrakt wurden ebenfalls Nitrat, Sulfat, Phosphat und Thiosulfat bestimmt. Der
Vergleich mit der Elementaranalyse fuhrte jedoch zum Schluss, dass diese Anionen nicht
gquantitativ aus dem Presswasser extrahiert wurden und daher ein Minderbefund vorlag.

Aufheiz- und Vergasungsversuche im Batchreaktor

Diese Versuche wurden in einem bewéhrten Miniautoklaven mit einem Volumen von ca. 54
mL durchgefiihrt. Dieses System besteht aus Hochdruckteilen der Firma HiP (USA) und ist in
Abb. 2 abgebildet. Die Ventile im oberen, kalten Teil ermdglichen die Entnahme des
Produktgases nach der Reaktion. In der Mitte befinden sich ein Uberdruckventil und ein
Druckaufnehmer, der, zusammen mit dem am Boden des Reaktors angebrachten
Thermoelement, Uber eine Datenerfassung kontinuierlich ausgelesen wird.

Fur einen Versuch wird eine bekannte Menge Presswasser und Katalysator in den Reaktor
geflllt. Der Reaktor wird dann Uber eine Hochdruckverschraubung an den kalten Teil
angeschraubt. Durch mehrmaliges Aufprdgen und Entspannen von Argon (bei gewissen
Experimenten war es Stickstoff) wird die eingeschlossene Luft entfernt. Dann wird ein
Anfangsdruck von ca. 40 bar Argon aufgepragt, was gleichzeitig als Lecktest dient. Ist das
Reaktorsystem dicht, wird es in das vorgangig auf Reaktionstemperatur (siehe Tabelle im
Anhang) aufgeheizte fluidisierte Sandbad getaucht. Nach der gewiinschten Reaktionszeit
wird das Reaktorsystem aus dem Sandbad herausgenommen und in einem Wasserbad
abgeschreckt. Dadurch wird die Reaktion innerhalb weniger Sekunden gestoppt. Nach dem
vollstandigen Abkuhlen wird das Produktgas vollstdndig in einen gasdichten Sack Uberfihrt.
Mit einer gasdichten Spritze wird das enthommene Gasvolumen bestimmt.
Mehrfacheinspritzungen von Gasproben in einen Gaschromatographen ergeben die genaue
Gaszusammensetzung.
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Abb. 2: Foto des Batchreaktors. Der dunkle, untere Teil wird jeweils in ein fluidisiertes
Sandbad eingetaucht. Gesamte Hoéhe ca. 1 m.

Nach Entnahme des Produktgases wird der Reaktor abgeschraubt und Gber eine Vakuum-
Membranfiltrationsapparatur entleert. Der Reaktorinhalt wird nacheinander mit Wasser,
Hexan und Methanol gewaschen und die drei Extrakte aufbewahrt. Der verbleibende
Filterkuchen wird bei 105°C bis zur Gewichtskonstanz getrocknet.

Der Kohlenstoffgehalt der drei Extrakte wird mit einem Kohlenstoffanalysator vario TOC cube
bestimmt. Fur die beiden organischen Extrakte wird eine abgewogene Menge des Extrakts in
einer Zinnkapsel eingedampft, die Kapsel verschlossen und der Kohlenstoffgehalt des
Ruckstands bestimmt. Der Kohlenstoffgehalt des wassrigen Extrakts wurde ohne Zinnkapsel
durch direktes Einspritzen einer verdiinnten Losung bestimmit.

Berechnung der Massen- und Energiebilanzen

Zur Berechnung der Massen- und Energiebilanzen der hydrothermalen Vergasung von
Kompogas-Presswasser wurde am PSI ein Prozesssimulationsmodell verwendet, das mit
der Software Aspen plus (Aspentech, USA) erstellt wurde.

Der Reaktor wurde als Gleichgewichtsreaktor modelliert. Das heisst, die Zusammensetzung
der aus dem Reaktor austretenden Mischung entsprach der Zusammensetzung im
chemischen Gleichgewicht bei der vorgegebenen Reaktortemperatur und -Druck. Es wurde
somit angenommen, dass eine vorgegebene Katalysatorbelastung bei der bekannten
Katalysatoraktivitat gentigt, um im echten Reaktor die maximal mogliche Methanausbeute zu
erreichen.

Die Abscheidung der Salze und der Asche vor dem katalytischen Reaktor wurde als ideal
angenommen. Alle Elemente ausser C, H, Oqq, N, S wurden der Asche zugeordnet (siehe
Tab. 3). Der Ascheanteil und die aus der hydrolysierten Organik gebildeten Komponenten
NHs; und H,S wurden quantitativ abgetrennt. Zusatzlich wurden 17% resp. 31% (je nach
Feedkonzentration, 15% resp. 25% TS) der Organik und des Wassers zusammen mit den
Salzen und der Asche abgeschieden.
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Ergebnisse

Arbeitspaket 1

Abb. 3: Presswassermuster aus der Kompogas-Anlage in Klingnau.

In Abb. 3 ist das Presswassermuster 2 aus der Kompogas-Anlage in Klingnau abgebildet. Es
ist ein dunkelbrauner Schlamm, der nach Ammoniak riecht.

Tab. 1: Chemisch-physikalische Parameter der beiden Presswassermuster aus der
Kompogas-Anlage in Klingnau. ar = ,as received*; TR = Trockenriickstand*

Parameter Einheit Basis PSI AgroLab PSI | AgroLab | Mittel®
Muster 1 Muster 2

pH ar 7.8* 76| 82* 7.7 -
Dichte glem® ar 1.06 -] 109 - -
Wassergehalt (DIN EN 12880) % ar 83.9 84.4 79.8 80.4 -
Wassergehalt (Karl-Fischer) % ar 83.8 - 79.3 - -
Trockenrickstand (TR) % ar 16.1 15.6 20.2 19.6 13.4
Gluhruckstand % TR 53.7 54.4 61.9 65.1 54.3
Organische Substanz in TR % TR 46.3 45.6 38.1 34.9 45.7
Organischer TR % ar 7.5 7.1 7.7 6.8 6.1
Elektrische Leitfahigkeit mS/cm ar 11.2* -] 14.0* 8.9 6.4
TOC (DIN EN 1484) g/kg TR 244 264 182 202 -
a/kg ar 40 39 - -

DOC a/kg ar 6 - 6 - -
TC (DIN EN 1484) a/kg TR 255 - 199 - -
a/kg ar 41 41 - -

Heizwert H, (berechnet) MJ/kg TR 9.0 - 6.8 - -
Brennwert H, (berechnet) MJ/kg TR 9.7 - 7.4 - -

* unverdiinnt; * Mittelwert mehrerer Analysen durch Kompogas AG.

! Die Bestimmung erfolgte durch Eindampfen als Trockenriickstand. In diesem Bericht werden jedoch
die Begriffe , Trockenrickstand“ (TR), ,Trockensubstanz* (TS) und ,Trockenmasse® (TM) synonym

verwendet.
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Die Heiz- und Brennwerte wurden mit der Korrelation von Channiwala und Parikh (2002) aus
der Elementaranalyse der Trockensubstanz (Tab. 3) berechnet. Dabei wurde nur der
organisch gebundene Sauerstoff berlcksichtigt. Beim Kohlenstoff hingegen wurde der
gesamte Kohlenstoff berticksichtigt.

Tab. 2: Vergleich der Analysenwerte fir das Muster 1 und 2. n.b. = nicht bestimmt. * enthalt
auch den beim Trocknen als NH; verfliichtigten Stickstoff.

Muster 1 Muster 2 Mittel®
PSI AgroLab PSI AgroLab
mg/g TS mg/g TS mg/g TS mg/g TS mg/g TS
Gesamt-N* 25 41 18 23 35
Gesamt-P 4.5 4.2 4.2 4.1 6.1
Gesamt-S 1.8 1.6 1.6 19 25
Ca 117 66 140 75 37
Mg 15 7 15 7 9
Na 13 n.b. 16 n.b. n.b.
K 37 18 34 13 28

& Mittelwert mehrerer Analysen durch Kompogas AG.

Differenzen zwischen den PSI- und den AgroLab-Analysen

Zusatzlich zu den Analysen, die wir selber am PSI durchgefiihrt haben, wurden die beiden
Presswassermuster an das Labor AgroLab in Root geschickt. Kompogas lasst ihre Proben
regelmassig bei AgroLab analysieren, und so dienen deren Werte als Validierung unserer
Messungen. Die Differenzen bei den Parametern in Tab. 1 sind im allgemeinen klein. Die
Abweichung beim organischen Kohlenstoff (TOC) ist wohl darauf zurtickzufiihren, dass
AgroLab diesen Wert aus dem TS-Wert Uber einen Erfahrungswert berechnet und nicht
direkt misst. Grossere Abweichungen ergaben sich bei den Werten fur Gesamt-Stickstoff
(vor allem beim Muster 1), und den Elementen Ca, K, Mg, siehe Tab. 2. Die Unterschiede bei
der Gesamt-Stickstoffanalyse konnten nicht eruiert werden. Hier waren systematische
Vergleiche zwischen der von AgroLab angewandten Kjeldahl-Methode und der
Mikroelementaranalyse (durchgefthrt von der ETH Zirich) nétig. Der Grund fur die rund
doppelt so hohen Alkali- und Erdalkalimetallwerte bei den PSI-Analysen sind ebenfalls nicht
bekannt. In den Tabellen 1 und 2 sind ebenfalls die Mittelwerte der Gber einen langeren
Zeitraum analysierten Muster der Anlage in Klingnau wiedergegeben.

Elementanalyse

Um spater eine aussagekraftige Bilanzierung der elementaren Stoffflisse zu ermdglichen,
wurde eine detaillierte Elementanalyse des Presswassers durchgefiihrt (Tabelle 3). Dabei
haben wir uns vorwiegend auf die Analyse der Trockensubstanz konzentriert, da die
angewandten Analysenverfahren von trockenen (und zum Teil veraschten) Proben
ausgehen. Das bei der Trocknung entweichende Ammoniak wurde separat bestimmt und
entsprechend beim Stickstoff- und Wasserstoffgehalt berticksichtigt. Beim Sauerstoff wurde
unterschieden zwischen organisch gebundenem und anorganischem Sauerstoff. Letzterer
wurde aus der Berechnung der anorganischen Oxide erhalten und vom Gesamtsauerstoffge-
halt abgezogen. Der Wert fir Chlor wurde als einziger nicht aus der Elementaranalyse der
Trockensubstanz erhalten sondern aus der ionenchromatographischen Analyse des Soxhlet-
Extrakts. 4% der TS von Muster 1 resp. 5% der TS von Muster 2 konnten keinem Element
zugeordnet werden. Neben den erwarteten vorwiegend organisch gebundenen Elementen C,
H, O, N, S, P liegen grossere Anteile von Cl, Na, K, Mg und insbesondere Ca vor, was durch
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den Kalkgehalt des Wassers erklart werden kann. Weiter wurden Anteile > 1% von Al und Si
gefunden, die héchstwahrscheinlich als Al,Os und SiO; (Sand) vorliegen.

Wahrend beim Sauerstoff nur der organisch gebundene Anteil fiir die Vergasungsreaktion
betrachtet wurde, wurde beim Kohlenstoff angenommen, dass auch der anorganische
Kohlenstoff (Carbonat) reagiert.

Tab. 3: Elementanalyse der Presswassermuster 1 und 2.

Muster 1 Muster 2

mg/g TS mg/g TS
C (organisch gebunden) 251.7 198.8
C (anorganisch gebunden) 10.8 17.0
Hiotal (inkl. NH4-H) 32.2 26.4
O (organisch gebunden) 214.8 209.5
O (anorganisch gebunden) 145.1 168.2
Niotal (inkl. NH4-N) 24.8 184
S 1.8 1.6
F 0.1 0.1
P 4.5 4.2
Cl 11.5 6.2
Subtotal 698.3 650.3
Na 13.3 16.5
K 37.3 34.3
Mg 15.0 14.8
Ca 116.6 140.1
Subtotal 880.5 855.9
Al 14.5 15.4
Fe 6.7 6.1
Si 59.5 70.9
Mn 0.5 0.0
Sb 0.3 0.0
Zn 0.1 0.2
Total 962.1 948.4
Unbekannt 37.9 51.6

Bewertung der Variabilitdt zwischen den Mustern

Die beiden Presswassermuster unterscheiden sich insbesondere durch den TS-Gehalt und
das Verhéltnis Organik/Anorganik, welches beim zweiten Muster Kleiner ist. Der hohere
Siliziumgehalt des zweiten Musters deutet auf einen héheren Sandanteil hin. Auch der
Calcium- und der Carbonatgehalt ist im zweiten Muster deutlich hdher. Interessanterweise ist
der Chloridgehalt des zweiten Musters nur etwa halb so gross wie beim ersten Muster.

Der Schwefelgehalt, welcher priméar fur die Standzeit des Katalysators ausschlaggebend ist,
liegt bei beiden Mustern im gleichen Bereich.

Das molare C:H:O-Verhaltnis der Organik betragt beim ersten Muster 1:1.54:0.64, beim
zweiten 1:1.59:0.79. Das heisst, die Organik im zweiten Muster ist etwas hoher oxidiert als
im ersten Muster (hoherer Anteil an Carbonsauren?). Zusammen mit dem Kkleineren
Organik/Anorganik-Verhdltnis erklart dies den tieferen Heizwert des zweiten Musters.
Aufgrund des hoheren Sauerstoffgehalts des zweiten Musters ist dessen maximale
Methanausbeute ebenfalls geringer als beim Muster 1.

Der Vergleich der Kohlenstoffwerte in Tab. 1, bezogen auf den TR und auf das nasse
Presswasser (,ar), zeigt ebenfalls, dass sich die beiden Muster vor allem beziglich des
anorganischen Anteils unterscheiden: Wenn auf die nasse Probe bezogen, ist der TOC-Wert
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beider Muster praktisch gleich. Wenn auf den Trockenrickstand bezogen, ist der TOC-Wert
des zweiten Musters um 25% tiefer, was mit einer ,Verdinnung“ der Organik durch z.B.
Sand erklart werden kann. Dies ist ebenfalls im Einklang mit den identischen DOC-Werten
(also nach Filtration), welche durch einen unterschiedlichen Sandanteil nicht beeinflusst
werden. Der um 19% hohere Si-Anteil im Trockenriickstand des zweiten Musters (Tab. 3)
bestatigt diese Vermutung ebenfalls.

Qualitative Beurteilung der Eignung fur die HTV

Pumpbarkeit gut (breiig-flissig, kein Absetzen, keine Fasern, kleine Partikel:
Xso = 20-30 um, keine Partikel > 400 um)

Organikgehalt tief (0TS ca. 7% FM)

Katalysatorgifte Gehalt gering: Schwefelgehalt 0.2% TR

Maximale theoretische tief (0.175 g/g TR fur Muster 1; 0.136 g/g TR fur Muster 2)

Methan-Ausbeute

Abscheidbarkeit der Salze | Es liegen vermutlich vor allem Carbonate von Ca, Mg, Na, K
vor mit einem geringeren Anteil an Chloriden und Phosphaten.
Aus einer Ladungsbilanz dieser Salze folgt, dass noch weitere
Anionen vorliegen missen. In Frage kommen organische
Anionen wie Acetat, Propionat, Oxalat etc.

Im Presswasser Uberwiegen die sogenannten , Typ lI“-Salze
(wie CaCOg), welche sich nicht als Sole abtrennen lassen.
Inwiefern die vorhandenen Typ-I-Salze (wie CaCl,, NaCl, KCl,
K,CO3) gentigen, damit die Mischung abtrennbar wird, muss in
separaten Versuchen bestimmt werden. Aufgrund der
vorliegenden Analyse gehen wir von einer eher schlechten
Abscheidbarkeit der Salze aus.

Korrosivitat mittel (pH approx. neutral, Chlorid 0.6-1.2%, 100 ppm
Fluorid?)
weitere Storstoffe Sand (Abrasion)

Arbeitspaket 2

Beurteilung der Koksbildung beim Aufheizen ohne Katalysator

In Abbildung 4 sind die Extrakte der Reaktionsprodukte nach einem typischen
Aufheizversuch ohne Katalysator gezeigt. Diese Versuche simulieren die Aufheizphase im
Warmetauscher und im Salzabscheider vor dem katalytischen Reaktor (vergleiche Abb. 17).
Alle drei Phasen sind stark gefarbt und teilweise trib. In der Hexanphase erwartet man
apolare Kohlenwasserstoffe (Alkane, Fettsduren, etc.). Die Methanolphase extrahiert massig
polare, teerartige Stoffe (Phenole, Furane, etc.). Die Wasserphase enthalt vorwiegend polare
organische Stoffe (niedermolekulare Carbonsauren, Aldehyde, Alkohole, Ketone, etc.) und
Salze. Eine detaillierte Analyse der Inhaltsstoffe der verschiedenen Phasen wurde nicht
durchgeflhrt.
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Abb. 4: Methanol-, Hexan- und Wasserphase des Aufheizversuchs PW-01 (GE¢ = 8%).

Die Verteilung des Kohlenstoffgehalts auf die einzelnen Phasen (Gas, Hexan/Methanol,
Wasser, Feststoff) ist in Abb. 5 dargestellt. Bei 400°C und 10 min. Reaktionszeit wird
weniger als 10% des Kohlenstoffs im Presswasser vergast. Bei 450°C und gleicher
Reaktionszeit wird mehr als doppelt soviel Kohlenstoff vergast wie bei 400°C. Insgesamt ist
der Kohlenstoffanteil im Gas aber klein (max. 25% bei 450°C). Das Gas besteht zum
Grossteil aus CO, mit geringen Anteilen von Methan und hdheren Kohlenwasserstoffen
(Ethan, Propan, Butan). Mit steigender Temperatur werden mehr Methan und hohere
Kohlenwasserstoffe gebildet. H, wird ohne Katalysator und bei den kurzen Reaktionszeiten
nicht gebildet. CO wurde nur im Versuch PW-05A nachgewiesen. Da aber bei diesen
Aufheizversuchen Probleme mit der Gasanalytik bestanden, kann nicht ausgeschlossen
werden, dass auch in den Versuchen PW-01 bis PW-04 etwas CO gebildet wurde.

Sowohl die organischen als auch die wassrigen Phasen enthalten viel Kohlenstoff. Bei 450°C
nimmt der Kohlenstoffanteil in den organischen Phasen etwas ab und derjenige in der
Wasserphase zu. Dies kdnnte auch mit der erhéhten Gasproduktion (vor allem CO;) und der
Bildung von Carbonaten in der Wasserphase zusammenhangen. Der sehr hohe C-Gehalt
der Wasserphase beim Versuch PW-04 ist mit grosser Wahrscheinlichkeit auf einen Fehler
zurtckzufuhren. Dieser Versuch muss wiederholt werden.

Eine der Kernfragen war die Bildung von Koks wahrend dem Aufheizen. In Abb. 5 ist der
nach den Versuchen als unléslicher (fester) Kohlenstoff bestimmte Anteil zu sehen. Zu
beachten ist hier, dass rund 4% des Kohlenstoffs im unvergasten Presswasser als Carbonat-
Kohlenstoff vorliegen. Die Bildung von CO, wéahrend des Aufheizens fihrt zu einer
zusatzlichen Bildung von Carbonaten. Unlosliche, ausgefallene Carbonate erscheinen
ebenfalls in der festen Kohlenstofffraktion, sind aber kein Koks. Weitere Analysen des festen
Ruckstandes werden hierzu Aufschluss geben. Es ist bekannt, dass die Aufheizrate einen
Einfluss auf die Bildung von Koks hat. Bei unseren Versuchen scheint es, dass bei hoher
Aufheizrate die Koksbildung bei beiden Temperaturen tendenziell geringer ist, wobei die
Unterschiede nicht sehr stark ausgepragt sind. Alle nachfolgenden Vergasungsversuche
wurden daher mit der hohen Aufheizrate durchgefiihrt, um die Koksbildung zu minimieren.
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Abb. 5: Kohlenstoff-Bilanz (oder Wiederfindung) der Versuche ohne Katalysator. Tief/hoch =
tiefe/hohe Heizrate.

Beurteilung der Vergasung und Methanbildung

In Abb. 6 sind die Extrakte der Reaktionsprodukte nach dem Vergasungsversuch PW-07B
gezeigt. In diesem Versuch wurden die zweithéchste Kohlenstoffvergasung und die hochste
Methanausbeute erreicht. Alle drei Phasen sind praktisch farblos und klar. Ein Grossteil des
Kohlenstoffs in der Wasserphase wird durch Carbonate gebildet (z.B. von 18% bei PW-07B
bis zu 87% bei PW-11).

Abb. 6: Methanol-, Hexan- und Wasserphase des Vergasungsversuchs PW-07B mit dem
Ru/C-Katalysator (GEc = 82%).

In Abb. 7 sind die Extrakte der Reaktionsprodukte nach dem Vergasungsversuch PW-09
gezeigt. Dieser Versuch wurde bei den gleichen Bedingungen wie PW-07B, aber mit dem
Ru/ZrO,-Katalysator, durchgefiihrt. Alle drei Phasen sind gefarbt aber verglichen mit PW-01
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relativ klar. Die Farbung deutet auf unvergaste Organik hin, welche auch durch die relativ
niedrige Kohlenstoffvergasung von 46% belegt wird.

Abb. 7: Methanol-, Hexan- und Wasserphase des Vergasungsversuchs PW-09 mit dem
Ru/ZrO,-Katalysator (GEc = 46%).
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Abb. 8: Vergleich der Kohlenstoffvergasung von Ru/C und Ru/ZrO, bei 400°C und 450°C
und sonst identischen Bedingungen (Feed-TS = 16.1%, Ru/S = 5.5, t = 60 min.).

In Abb. 8 sind die Kohlenstoff-Umséatze zu gasférmigen Produkten fir beide Katalysatoren
bei 400°C und 450°C dargestellt. Bei beiden Katalysatoren war der Umsatz bei 450°C hoher
als bei 400°C, aber selbst bei 450°C war der Umsatz mit Ru/ZrO, deutlich geringer als mit
Ru/C bei 400°C. Der Ru/ZrO,-Katalysator schnitt bei allen Bedingungen schlechter ab als
Ru/C. Daher werden im folgenden nur die Trends mit dem Ru/C-Katalysator besprochen.
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Abb. 9: Kohlenstoff-Bilanz (oder Wiederfindung) der Versuche mit Ru/C.

Nach den Versuchen mit Katalysator war generell weniger unléslicher (fester) Kohlenstoff
vorhanden als nach den Aufheizversuchen ohne Katalysator. Einzig der Versuch PW-08 mit
Ru/ZrO, hatte einen ahnlich hohen festen Kohlenstoffgehalt wie ohne Katalysator. Wiederum
muss beim festen Anteil in Abb. 9 beachtet werden, dass darin auch unlgsliche Carbonate
erfasst sind. Das Presswasser enthalt rund 4% des Kohlenstoffs in Form von Carbonaten.
Die festen Kohlenstoffanteile im Rickstand machen zwischen 8% und 16% des
eingewogenen Kohlenstoffs aus. Wenn angenommen wird, dass Carbonate sich bei den
hydrothermalen Bedingungen nicht zersetzen, enthalt der feste Riickstand demnach 25-50%
anorganischen Kohlenstoff. Nur 50-75% sind somit koksartigen Produkten zuzurechnen,
entsprechend 4-12% des eingewogenen Kohlenstoffs. Mdoglicherweise sind durch das
entstandene CO, noch mehr Carbonate ausgefallen, was den Anteil koksartiger
Komponenten im festen Rickstand weiter verringern wirde. Eine TIC/TOC-Analyse des
festen Rickstandes wird hieriber Aufschluss geben. Diese war aber bis zum Abfassen
dieses Schlussberichts nicht verflgbar.

Die geringere Koksbildung in Gegenwart des Katalysators kann zwei Grinde haben: Der
Koks konnte in Gegenwart des Katalysators weiterreagiert haben oder der Katalysator
kénnte die Koksbildung reduziert haben. Diese Frage kann anhand der vorliegenden Daten
nicht beantwortet werden. Beides ist denkbar: Es kdnnte sein, dass der in Gegenwart des
Katalysators gebildete Wasserstoff den Koks teilweise vergast (,Hydrogasification®). Oder
der Katalysator kdnnte niedermolekulare Koksvorlaufersubstanzen vergasen, bevor sie Koks
bilden kénnen.

Eine weitergehende Analyse des festen Rickstands wird zudem zeigen, ob der Koks
primarer oder sekundarer Herkunft ist. Primar bedeutet aus pyrolysierten festen
Biomassebestandteilen, sekundér bedeutet als Folgereaktion von geldsten Hydrolyseproduk-
ten der Biomasse.
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Abb. 10: Spezifische Gasbildung der Versuche mit Ru/C.
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Abb. 11: Methanausbeuten der Versuche mit Ru/C. Die gestrichelten Linien bezeichnen die
maximal mogliche Methanausbeute im Gleichgewicht bei 300 bar und einer
Feedkonzentration von 16% (griin: 400°C; blau: 450°C; orange: 480°C).
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Abb. 13: Gaszusammensetzung (trocken, Ar-frei) der Versuche mit Ru/C.
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Abb. 15: Kohlenstoffvergasung in Abhangigkeit der Temperatur fir Ru/C.

Eine weitere Erhohung der Temperatur auf 480°C brachte keine Verbesserung. Der
Kohlenstoff-Umsatz ging sogar leicht und die Methanausbeute deutlich zurtick, siehe Abb. 14
und 15. Eine Erklarung dafir wird im néchsten Abschnitt gegeben. Der Rickgang der
Methanausbeute ist zusétzlich durch eine Reduktion der Gleichgewichtsausbeute bei
steigender Temperatur bedingt.
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Analyse des Reaktionsverlaufs im Miniautoklaven
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Abb. 16: Steigung des Druckverlaufs wahrend des Versuchs PW-06.

Wie anhand der Grafik 16 dargestellt ist, lauft die Vergasung des Presswassers ziemlich
schnell ab. Die zeitliche Anderung des Drucks im Reaktor, dp/dt, ist ein Mass fir die
.Heftigkeit* der Vergasung. dp/dt = O (bei konstanter Temperatur) bedeutet, dass keine
Vergasung mehr stattfindet. Im Versuch PW-06 anderte sich der Druck im Reaktor nach ca.
22 min. nach Versuchsstart nicht mehr. Dazwischen sind verschiedene Phdnomene anhand
der Druckdnderung feststellbar. Das Eintauchen des Reaktors in das vorgeheizte Sandbad
bewirkte einen sehr raschen Druckanstieg, der sich auf einen konstanten Wert von ca. 0.4
bar/s einpendelt. Dann nahm der Druckanstieg wieder ab bis auf einen Wert von 0.18 batr/s.
An diesem Punkt nahm der Druckanstieg wieder zu bis zu einem Maximum von 0.68 bar/s.
Dies schreiben wir der Gasbildung durch Decarboxylierung und vermutlich bereits der
Vergasung zu CO, CO,, H, zu. Nun ging der Druckanstieg wieder zurlck, vermutlich weil die
Aufheizrate in der Nahe des kritischen Punktes kleiner wurde. Ab einer Temperatur von ca.
371°C nahm der Druckanstieg wieder zu, was einerseits mit dem Ubergang ins tiberkritische
Gebiet, andererseits auch mit zuséatzlicher Gasbildung zusammenhdngen koénnte. Ab ca.
382°C nahm der Druckanstieg kontinuierlich bis auf Null ab. Das lasst sich mit einer
abnehmenden Stérke der Vergasungsreaktionen oder/und dem Ablaufen der (langsameren)
Methanierungsreaktion erklaren. Da im Versuch PW-06 die Kohlenstoffvergasungseffizienz
nur 68% betrug, kénnte dies ein Indiz auf eine Deaktivierung des Katalysators oder auf das
Vorhandensein von nicht vergasbaren Komponenten sein. Mdglicherweise fallen ab ca.
382°C Salze aus und deaktivieren den Katalysator durch Ablagerung (Fouling). Denkbar ist
bei diesen Temperaturen auch eine Bildung von Koks, der nicht vergasbar ist.

Dieser Verlauf erklart auch, warum eine Verlangerung der Reaktionsdauer von 60 min. auf
120 min. (PW-10) keine hthere Gasausbeute ergeben kann: Die Reaktion ist bei 400°C
bereits nach ca. 22 min. abgeschlossen. Eine langere Reaktionszeit kénnte sogar negative
Auswirkungen haben, indem aus unvergaster Organik nicht vergasbarer Koks gebildet wird
(sekundare Verkokung).

Der organische Anteil (bestimmt als Glihverlust) der festen Riickstdande nach den Versuchen
mit dem Ru/C-Katalysator macht noch 5-11% des organischen Anteils des Presswassers
aus. Es liegt also noch unvergaste (feste) Organik vor.

20/35



Beurteilung der Vergasung

Der maximal erreichte Kohlenstoffumsatz zu gasférmigen Produkten, GEc, betragt 85% im
Versuch PW-11. Theoretisch sind 100% mdglich. Die Kohlenstoffbilanz (Abb. 9) gibt
Aufschluss dartber, wo der nicht vergaste Kohlenstoff verblieben ist. Es sind dies vor allem
in der wassrigen Phase geloste Substanzen sowie Kohlenstoffverbindungen im festen
Ruckstand. Die in den beiden organischen Phasen gelésten Komponenten machen einen
zusatzlichen, aber relativ kleinen Anteil des nicht vergasten Kohlenstoffs aus. Einzig bei den
Versuchen PW-11 und PW-14D ist dieser Anteil mit demjenigen in der wassrigen Phase
vergleichbar.

Prinzipiell kommen folgende Griinde fiir eine unvollstindige Vergasung in Frage:

— Deaktivierung des Katalysators durch verschiedene Ursachen: Vergiftung z.B. durch
Schwefelkomponenten, Fouling (Ablagerungen: Salze, Korrosionsprodukte, Sand),
Auslaugen von Ruthenium, Kohlenstoffbildung auf dem Ruthenium, Sintern des
Rutheniums

— Vorliegen schwer vergasbarer (geldster) Substanzen
— Vorliegen von nicht vergasbarem Koks

— Ungenitigende Durchmischung von Katalysator und fluider Phase im Batchreaktor.
Dadurch konnten sich Bereiche im Reaktor bilden, die gar nie mit dem Katalysator in
Beruihrung kommen. Ebenfalls denkbar ist, dass ein Teil der gelésten Organik in den
kalten, oberen Teil des Reaktors aufsteigt und sich so der Vergasung entzieht. Diese
Effekte werden zurzeit im Rahmen eines anderen Projekts untersucht.

— In der wassrigen Phase geltdstes CO, (TIC) wurde nicht zur Gasphase gezahlt. Dadurch
wirde sich der Anteil vergasten Kohlenstoffs leicht erh6hen und der unvergaste Anteil in
der Wasserphase leicht zurtickgehen.

Das vor der Reaktion zugegebene Argon dient als Indikator fur Lecks wahrend des Versuchs
und nach dem Versuch bei der Gasprobenahme. Die Wiederfindung des Argons lag immer
uber 100%, was ein Charakteristikum unseres Batchreaktors ist, da dies auch bei anderen
Versuchsserien beobachtet wurde. Wiederfindungen im Bereich von 105-115% entsprechen
daher einem leckfreien Versuch. Bei diesen Versuchen kénnen folgende Ursachen fiir eine
(zu) tiefe Kohlenstoffvergasung und Methanausbeute ausgeschlossen werden:

— Gasverluste wahrend des Versuchs
— Gasverluste bei der Gasprobenahme
— Abweichungen bei der Bestimmung des entnommenen Gasvolumens

Obwohl bezuglich des Schwefelanteils als bekanntes Katalysatorgift ein Uberschuss an
Katalysator benutzt wurde (siehe Verhaltnis von Ruthenium zu Schwefel, Ru/S, im Anhang),
kann eine weitere Deaktivierung durch ausfallende Salze oder feine Sandpartikel eingetreten
sein. Dies zeigt die beschrankte Aussagekraft von Batchexperimenten bei (stark) salz- und
partikelhaltiger Biomasse wie dem Presswasser. In einem kontinuierlichen Versuch wirden
diese festen Anteile im Salzabscheider weitgehend abgeschieden, bevor das Fluid auf den
Katalysator trifft. Auch das Problem der Durchmischung stellt sich in einem kontinuierlichen
Versuch nicht, da wir einen Festbettreaktor unter (lokal) turbulenten Strémungsbedingungen
benutzen.

Die typischen Merkmale einer Katalysator-Deaktivierung, wie hohe CO- und H,-Werte im
Produktgas, fehlen bei diesen Versuchen. Da aber bei den Aufheizversuchen ohne
Katalysator nach 10 min. ebenfalls kaum CO und H, gebildet wurde, ist diese Feststellung zu
relativieren.

Auch die Frage, ob der feste Kohlenstoff als Folge (oder unabhangig von) einer
Deaktivierung des Katalysators gebildet wurde, kann nicht beantwortet werden. Einen
gewissen Hinweis, dass tatséchlich eine Deaktivierung des Katalysators stattgefunden
haben muss, geben die gelésten Substanzen zusammen mit dem Reaktionsverlauf (Abb.
16): In Gegenwart eines noch aktiven Katalysators sollten diese gel6sten Substanzen aus
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der bisherigen Erfahrung einigermassen vergasbar sein. Selbst bei schlecht vergasbaren
Substanzen wirde dp/dt einen leicht positiven Wert annehmen. Dies ist jedoch nicht der Fall,
so dass von einer Katalysatordeaktivierung ausgegangen werden kann. Analysen der
gebrauchten Katalysatoren sollten hierzu klareren Aufschluss ergeben.

Beurteilung der Methanbildung

Die maximale Methanausbeute betragt 0.125 g/g TS und wurde bei 450°C im Versuch PW-
07B erreicht. Das sind 71% der theoretisch maximalen Ausbeute (0.175 g/g TS) oder 76%
der maximalen Ausbeute im chemischen Gleichgewicht bei 450°C und 300 bar (0.164 g/g
TS). Folgende Griinde kommen fir die geringere Ausbeute in Frage:

— Die unvollstandige Vergasung (Grinde siehe oben).

— Abweichungen bei der Gasanalyse (Kalibration des Gaschromatographen). Hier zeigen
die mit dem Flammenionisationsdetektor gemessenen Methankonzentrationen leicht
hohere Werte.

— Vergiftung derjenigen aktiven Zentren auf dem Katalysator, auf welchen die Methanierung
ablauft. Diese Hypothese wirde zu den Versuchen PW-07B, PW-14 und PW-14D passen,
welche noch unreagierten Wasserstoff im Produktgas aufweisen.

— Eine Unsicherheit besteht ebenfalls bei der Berechnung der theoretisch maximalen
Methanausbeute, da es nicht klar ist, ob das im Presswasser enthaltene Carbonat an der
Methanierung teilnimmt. Wir haben angenommen, dass der Carbonat-Kohlenstoff
ebenfalls methaniert werden kann, was die maximal mogliche Methanausbeute erhéht.

Eine Fehlerrechnung misste zudem zeigen, wie gross die Konfidenzintervalle der
gemessenen Methanausbeuten tatsachlich sind.

Zusammenfassend ladsst sich sagen, dass die erreichten Vergasungs-Umséatze und
Methanausbeuten mit dem Ru/C-Katalysator in Anbetracht der komplexen Mischung des
Feeds und der Limitierungen des Batchreaktors (keine Salzabscheidung, keine aktive
Durchmischung) als gut zu beurteilen sind.

Unterschiede zwischen Ru/C und Ru/ZrO,.

In einer friheren Arbeit zur Vergasung von Glyzerin fiel der Ru/ZrO,-Katalysator durch eine
deutlich héhere Toleranz gegeniber K,SO, auf als Ru/C [Brandenberger, 2007]. Deshalb
wurde diesem Katalysator auch eine bessere Performance mit echter Biomasse
vorausgesagt. Bei allen Versuchen in dieser Arbeit schnitt der Katalysator Ru/ZrO, nun aber
deutlich schlechter ab als der Ru/C (siehe Abb. 8). Hierfur kommen folgende Grinde in
Frage:

— Geringere Dispersion des Rutheniums auf dem ZrO,-Trager, was zu grosseren Ru-
Kristalliten und infolgedessen zu einer geringeren Aktivitat fiihrt.

— Schlechtere Kontaktierung und/oder Durchmischung der fluiden Phase mit dem
Katalysator infolge der héheren Dichte des Ru/ZrO,.

— Ungtnstigere Porenstruktur des Ru/ZrO,, welche den Zugang der organischen Molekdle
zu den aktiven Zentren erschwert.

— Insgesamt weniger aktive Zentren als beim Ru/C.
— Schnelle Deaktivierung des Ru/ZrOs,.

Um genauere Angaben machen zu konnen, sind detaillierte Analysen am frischen und
gebrauchten Katalysator nétig, die wir im Anschluss an dieses Projekt im Hinblick auf eine
wissenschaftliche Publikation in Angriff nehmen mdéchten.
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Arbeitspaket 3

Verfahrensschema der HTV

Der am PSI entwickelte hydrothermale Vergasungs-Methanierungsprozess ist in Abb. 17
vereinfacht dargestellt. Die Biomasse mit einem TS-Gehalt von 15-30 Gew% wird, falls nétig,
nass zerkleinert und mittels einer Hochdruckpumpe bei ca. 300 bar in den Reaktor gefordert.
Dabei wird die Suspension auf 350-380°C vorgeheizt, was zur Hydrolyse und Aufspaltung
der Biopolymere (Cellulose, Lignin, Proteine, Fette) fihrt. Vor der eigentlichen katalytischen
Vergasung und Methanierung werden die stérenden Salze und Katalysatorgifte aus dem
Prozessstrom entfernt. Dies geschieht im Salzabscheider bei 400-450°C. Die bendtigte
Warme wird durch heisse Rauchgase eines mit Produktgas gespeisten Brenners von aussen
in den Salzabscheider eingebracht. Beim Eintritt ins Uberkritische Gebiet (ca. 400°C bei 300
bar) fallen die meisten Salze aus. Dadurch lasst sich eine weitgehende Abtrennung der
Salze vor dem Katalysatorbett erreichen. Nach der katalytischen Reformierung der
hydrolysierten Biomasse-Bestandteile zu CH,;, CO, und H, wird das Wasser-Gas-Gemisch
gekihlt und ein Teil der frei werdenden Warme fiir die Vorwarmung des Feeds eingesetzt.
Das Wasser wird abgetrennt und das Produktgas entspannt. Ein Teil des Produktgases kann
zu Strom und Prozesswarme umgewandelt werden. Nach Abtrennung von CO, und H, erhalt
man Methan in Einspeisequalitat. Bendtigt man das Methan unter hohem Druck (bis ca. 280
bar), kann das CO, mittels einer Hochdruckwéasche aus dem Gasstrom herausgewaschen
werden.

Abgas

!

900°C

Gasbrenner

[e—————— Luft

Ulerhitzung &
Sdlzabscheidung

380°C

Presswasser Salzkonzentrat

i
Erhitzer Katalytischer
(Warmeriick- Reaktor Co,
ewinnun
g 9 400°C
N
A 150°C SNG

(Erdgasnetz, Gasmotor,

Phasen- - DWW Brennstoffzelle, Gasturbine)

trennung

Hochdruckpumpe 25°C
Kiihler

Abb. 17: Vereinfachtes Schema der hydrothermalen Vergasung (HTV) mit groben
Temperaturangaben. Der Systemdruck betrdgt 250-300 bar. In diesem Projekt wurde die
Abtrennung des CO, nicht berlicksichtigt, da die Endnutzung in einem BHKW erfolgen soll.

Wasser

Verfahrenskonzept Kompogas-HTV

Ausgehend von einer Massenbilanz einer typischen Kompogasanlage (ahnlich der
Kompogasanlage in Klingnau mit einer Kapazitat von 20'000 t Frischmasse pro Jahr), wurde
die Massenbilanz der kombinierten Kompogas-HTV-Anlage berechnet (siehe Abb. 18).
Folgende Annahmen wurden getroffen:

e Bei einer Kompogasanlage erfolgt die Befeuchtung des Fermenterinputs mit
zuruickgefihrtem Presswasser, das zum Teil mit Meteorwasser gemischt wird. Fur die
kombinierte Kompogas-HTV-Anlage erfolge die Befeuchtung nur mit Prozesswasser
aus der HTV. Es bleibt zu untersuchen, wie sich die im Prozesswasser enthaltenen
Restkomponenten der unvergasten Organik und der Salze auf den Fermentationspro-
zess auswirken.

e Der TS-Gehalt am Eintritt des Fermenters wird bei 28% gehalten (gleich wie bei der
Kompogasanlage ohne HTV).
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e Der TS-Anteil des zur Befeuchtung zurtickgefihrten Presswassers im Fall ohne HTV
sei gegenuber der Fermentation inert, d.h. der Wegfall der zusatzlichen TS aus dem
Presswasser fuhrt nicht zu einer tieferen Biogasausbeute im Fermenter.

o Die Entwasserung der fermentierten Biomasse ergebe das gleiche Presswasser wie
im Fall ohne HTV.

Durch den Wegfall der mit dem Presswasser zurlickgeflihrten Trockensubstanz verkleinert
sich die Raumbelastung des Fermenters. Dies fiihrt wiederum zu einer leicht hdéheren
Biogasausbeute im Fermenter. Der Puffertank zwischen Kompogas- und HTV-Anlage sei
geschlossen resp. entliftet. Es sind daraus keine Emissionen zu erwarten. Um die
Massenbilanz Uber die HTV zu schliessen, wurden ebenfalls die Luft- und Abgasstréme
angegeben, welche sich aus der Verbrennung eines Teils des Produktgases ergeben, um
die HTV-Anlage thermisch autark zu betreiben. Netto entsteht so wegen der Verbrennung
von Methan Uber die ganze HTV-Anlage Wasser, obwohl der hydrothermale
Vergasungsschritt netto Wasser verbraucht.

Die berechnete Zusammensetzung (Massenanteile) des Salzkonzentrats fur den Basisfall
(15% TS am Eintritt der HTV) ist wie folgt:

51.7% Wasser
43.7% Asche und Salze
4.6%  Organik

In unserer Prozessmodellierung wurde angenommen, dass das Salzkonzentrat mit einem TS
von 47% noch fliessfahig und somit einfach aus dem Prozess ausgeschleust werden kann.
Es liegen keine Erfahrungen vor mit einem solchen Salzkonzentrat, das neben den Salzen
und dem Wasser auch noch Organik und Asche (vor allem Sand) enthalt. Um diesen
wichtigen Punkt abzuklaren, wére eine Versuchskampagne in unserer kontinuierlichen
Laboranlage KONTI-2 nétig.

Anmerkung: Bei der in Abb. 18 dargestellten Massenbilanz wurde das gesamte nach der
Entwasserung anfallende Presswasser als Feed fiur die HTV betrachtet. Bei den
Berechnungen in Tabelle 6 wurde von einem anderen Verfahrenskonzept ausgegangen: Die
Befeuchtung des Fermenters erfolge weiterhin mit einem Teil des Presswasser (wie im Falle
ohne HTV), und nur das Uberschiissige Presswasser gelange in die HTV. Dadurch stehen
fur die HTV nur ca. 50% der gesamten Presswassermenge zur Verfiigung. Fir den Fall, wo
das gesamte Presswasser vergast wirde, errechnen sich aufgrund der tieferen spezifischen
Anlagenkosten tiefere Gestehungskosten fur das Biomethan.
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Beschickung Vergérung
Total [Mg/a] 20‘000
TS [Mg/a] 7800
H,0 [Mg/a] 12200

v
Eintrag Fermenter

Total [Mg/a] 20000
TS [Mg/a] 7'800
H,O [Mg/a] 12200

Wasser zur Befeuchtung
< Total [Mg/a] 7857
N TS [Mg/a] 0
H,0 [Mg/a] ~ 7'857

y TS am Eintritt: 28%

- A A
Biogas -2'353 Mg TS/a
Total [KNm¥a] 2047 Fermenter
[Nm3Mg FM] 102 -164 Mg H,0/a
Total [Mg/a] 2'812
Gas [Mg/a] 2'516
H,O  [Mg/a] 295
( v
B Presswasser
L Entwasserung Total [Mgla] 17696
TS  [Mgla]  2'654
TS [%] 15
oTS  [%)] 42
H,O [Mg/a] 15042
\ 4
[ Puffertank ]
Luft Abgas
8591 Mg/a 10'127 Mg/a
' H,0: 1138 Mg/a
SNG A
Total [kNm¥a] 567 Hydrothermale Vergasung
INm%/Mg PW] 32| 48 405 CH,
Total [Mg/a] 704 45.1%
.1% CO,
Gas [Mg/a] 702 6.1%H, v
H,O  [Mg/a] 2 0.4% H.O
ik Abwasser
v v 4'476 Mgl/a
Presskuchen Salzkonzentrat
Total  [Mgla]  7'349 Total [Mgla] 3123
g E\//I?/a] 2‘79338 TS  [Mgla] 1'464
6 TS % 47
oTS  [%] 43 oTS {0/2} 10
H,O  [Mgla] 4556 H,O0 [Mg/a] 1659

Abb. 18: Massenbilanz einer Kompogas-Anlage mit einem Jahresdurchsatz von 20'000 t
Biomasse mit hydrothermaler Vergasung des Presswassers. Dargestellt ist der Basisfall, d.h.
ohne Aufkonzentrierung des Presswassers (siehe Tabelle 5).

Nicht betrachtet wurde in diesem Projekt die weitergehende energetische Integration beider
Anlagen. Denkbar ist die Beheizung des Fermenters Uber Abwérme aus der HTV sowie
Einkoppelung von Abwéarme aus dem BHKW in die HTV. Ebenfalls nicht betrachtet wurde die
zusatzliche Stromproduktion mit Abwarme aus der HTV.
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THG-Minderung

Anhand der Okobilanz der Kompogas-Anlage in Otelfingen [Axpo, 2009] und der Okobilanz
der hydrothermalen Vergasung von Gille [Luterbacher, 2007; 2009] wurden die THG-
Emissionen abgeschéatzt, wenn das Presswasser in der HTV vollstandig vergast wird und die
Nahrsalze als anorganisches Konzentrat zurtickgewonnen werden. Dabei wurde
angenommen, dass der nachgelagerte Schritt des Transports des Nahrsalzkonzentrats zum
Kunden die gleichen THG-Emissionen verursacht wie fir die Menge Presswasser mit
gleichem Nahrstoffinhalt. Es wurde zudem angenommen, dass die Ausbringung des
Nahrsalzkonzentrats aus der HTV keine THG-Emissionen verursache, da es nach
entsprechender Aufarbeitung (insbesondere die Abtrennung der Restorganik) nur
anorganische Nahrstoffe enthalt (N, P, K-Salze) und somit weder CO, noch CH, bilden kann.

Da im bilanzierten Zeitraum das Presswasser in Otelfingen gratis an die Kunden abgegeben
wurde und die Allokation der Emissionen Uber den Preis erfolgte, wurden der Herstellung
des Presswassers keine Emissionen alloziert. Fur die Emissionen aus den Absetzbecken
wurde eine Abschatzung fur die Kompogas-Anlage in Oensingen herangezogen. Dort wurde
allerdings nur das Methan quantifiziert (kein CO,, NHs, N,O). Die angegebenen Emissionen
beziehen sich auf das gesamte Presswasser, also auch auf den zur Befeuchtung
zuruickgefihrten Teil.

Tab. 4: THG-Bilanz fur 1 Tonne Presswasser mit 15% TS.

Ohne HTV Mit HTV
g CO,-Aquivalent g CO,-Aquivalent
THG-Emissionen aus Absetzbecken 14°000 0
THG-Emissionen aus HTV 0 ~0
THG-Emissionen aus Transport 1'540 1'540
THG-Emissionen aus Ausbringung 12’400 0/12°400
Total 27'940 1'540/13'940
100% 5.5% / 50%

In Tabelle 4 sind die Emissionen der beiden Varianten ohne/mit HTV einander
gegeniibergestellt. Die Daten aus [Luterbacher, 2007] fiir die HTV von Giille? wurden wie
folgt auf die HTV von Presswasser umgerechnet:

_H,(G) TS 7l
© H,(PW) TS., 7

Dabei sind Epw und Eg die spezifischen THG-Emissionen pro MJ SNG aus Presswasser
resp. aus Glille, Hy(G) und Hy(PW) die Heizwerte von Gllle resp. Presswasser in MJ/kg TS,
TSc und TSpy die Trockensubstanzgehalte der Gulle und des Presswassers, und ng und npw
die Netto-Prozesswirkungsgrade der HTV von Gille resp. Presswasser. Die absoluten
Emissionen einer HTV-Anlage wurden proportional dem Anlagendurchsatz und umgekehrt
proportional dem Netto-Prozesswirkungsgrad angenommen. Durch diese Umrechnung wird
den unterschiedlichen Heizwerten von Presswasser und Giille sowie den unterschiedlichen
Prozesswirkungsgraden Rechnung getragen. Ein ineffizienterer Prozess generiert somit
mehr THG-Emissionen, da mehr Produktgas verbrannt werden muss und dadurch hdhere
Emissionen aus dem Brenner entstehen. Wird das SNG aus einem Einsatzstoff mit
geringerem Heizwert gewonnen, wird fur die Bereitstellung von SNG mit einem bestimmten

EPW = (1)

% Heizwert der Giille, Hu(G): 16.3 MJ/kg TS. TS im Feed: 27%. Netto-Prozesswirkungsgrad ne: 62%.
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Energieinhalt ein hoherer Durchsatz des Einsatzstoffes bendtigt, was héhere absolute
Emissionen zur Folge hat.

Luterbacher hatte fir die HTV von Giille zu aufbereitetem SNG spezifische Emissionen Eg
von rund 0.11 kg CO,-Aquivalent pro MJ SNG erhalten. Bei den hier betrachteten Anlagen
wird das Rohgas nicht auf SNG-Qualitéat (96 vol% CH,) aufbereitet, was zu deutlich tieferen
THG-Emissionen durch den Wegfall von CO,- und Methanverlusten bei der Gasaufbereitung
fuhrt. Eine weitere Reduktion gegeniiber dem Stand von Luterbacher ist das Auffangen und
Verbrennen der Abluft aus der Entspannung des Prozesswassers. Somit belaufen sich die
THG-Emissionen noch auf rund 0.016 kg CO,-Aquivalent pro MJ Rohgas. Mit Gleichung (1)
auf das MJ Rohgas aus Presswasser umgerechnet, ergibt sich ein Wert Epy von 0.1 kg CO»-
Aquivalent pro MJ Rohgas. Die weitere Umrechnung auf 1 Tonne Presswasser mit 15% TS
ergibt einen Wert von 61.1 kg CO,-Aquivalent pro Tonne Presswasser. Diese Emissionen
stammen grdsstenteils vom CO,, das vom Prozessbrenner der HTV bei der Verbrennung
von Produktgas entsteht. Zum Vergleich: Die Prozessmodellierung ergibt fir das Brenner-
Abgas einen Wert von rund 68 kg CO, pro Tonne Presswasser. Dieser Unterschied von 10%
liegt innerhalb der Genauigkeit der THG-Abschatzung Uber die Umrechnung von
Luterbachers Daten. Da bei der Okobilanzierung nur biogenes CH,4, NHs, N,O, nicht aber
biogenes CO, berucksichtigt wird, sind die CO,-Emissionen aus der HTV fur diese
Betrachtung nicht relevant. Es verbleibt ein kleiner Anteil vom Bau der Anlage, der jedoch
nicht quantifiziert werden kann. Die spezifischen THG-Emissionen aus der HTV sind daher
praktisch Null.

Dadurch resultiert fur den Fall mit HTV eine Nettoreduktion der THG-Emissionen, die vor
allem vom Wegfall der Emissionen aus den Presswasser-Absetzbecken stammt. Selbst
wenn angenommen wird, dass das aufbereitete Nahrsalzkonzentrat aus der HTV bei der
Ausbringung die gleichen THG-Emissionen verursacht wie das Presswasser, ergibt sich eine
Nettoreduktion der THG-Emissionen von 50%. Die Vergasung von Presswasser macht daher
aus okologischer Sicht Sinn.

Luterbacher hat ebenfalls die Minderung der THG-Emissionen berechnet, die durch das
nicht-Ausbringen von Gille entsteht (weil hydrothermal zu SNG umgesetzt). Umgerechnet
auf den Presswasserfall ergibt das einen Wert von 2.03 t CO,-Aquivalent pro Tonne
Presswasser, was rund 160mal héher ist als der von Kompogas berechnete Wert fiir die
Anlage in Otelfingen.

Okonomische Analyse

Fir die 6konomische Analyse wurde die Nutzung des Biogases resp. SNG in einem BHKW
angenommen. Dadurch entféllt eine Gasaufbereitung, wie sie fur die Einspeisung in das
Erdgasnetz nétig ware (min. 96 vol% CHy).

Basisfall
Dies ist eine realistische Schatzung fur eine Erstanlage aus heutiger Sicht.

Optimierter Fall

Diese Annahmen wirden in Folgeanlagen erreicht werden, die mit einer Kompogasanlage
voll integriert sind.

- Hohere Feedkonzentration der HTV

- Hohere Verflugbarkeit der Anlage

- L&ngere Lebensdauer

- Halbierte Katalysatorkosten, durch Recycling oder tiefere Ru-Preise

27/35



- Reduzierter

zusatzlicher

Personalbedarf,

Betriebsmannschaft genutzt werden kann.

weil

- Reduzierte Unterhaltskosten wegen Lerneffekten

Synergie  mit

bestehender

- Halbierte Gemeinkosten, weil Werbung, Administration etc. zusammengelegt werden

kann.

- Erl6s fur das Nahrsalzkonzentrat eingerechnet.

Tab. 5. Annahmen fur die Abschatzung der SNG-Gestehungskosten flr einen Standort in

der Schweiz.

Basisfall

Optimierter Fall

Feedkonzentration HTV

15% TS

25% TS

Jahrliche Betriebsstunden

7'000 h (80%)

8'000 h (91%)

(Verfugbarkeit)

Kapitalzinssatz 5% 5%
Wirtschaftliche Lebensdauer 10 Jahre 15 Jahre
Kosten elektrischer Strom 0.11 Fr./kWh 0.11 Fr./kWh

Personalkosten

69'000 Fr./Personenjahr

69'000 Fr./Personenjahr

Katalysatorkosten

552 Fr./kg

276 Fr./kg

Personalbedarf

5 Personenjahr/Jahr

3 Personenjahr/Jahr

Unterhaltskosten

5% der Anlagekosten

3% der Anlagekosten

Gemeinkosten

50% der Personalkosten

25% der Personalkosten

Erlos fur das Nahrsalzkonzentrat

0 Fr./t

32 Fr./t?

Anlagenprofile

Anlage 1.
Presswasser)

Anlage 2:

Kompogas-Anlage

in Klingnau (20°000 t/Jahr

Garreste,

9'000 t/Jahr

Kombinierte Klarschlamm-Presswasser-Vergasung bei der ARA Falkenstein.

7'000 t/Jahr Presswasser + 8740 t/Jahr Klarschlamm (Frischschlamm vor der Faulung,

entwassert auf 15% TS).

Anlage 3:

Presswasservergasung bei SwissFarmerPower (SFP) in Inwil (37700 t/Jahr

Presswasser). Annahme: TS-Gehalt 15%. Zusammensetzung gleich wie Muster aus

Klingnau.

¥ abgeschatzt nur anhand des Stickstoffgehalts mit Fr. 1.50 pro kg N.
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Biogasanlage Inwil

~

A

Abb. 19: Vereinfachtes Schema der Stofffliisse bei der Biogasanlage SFP in Inwil.

Anlage 4:
t/Jahr Presswasser).

Optimierte Variante: Kompogasanlage maxi (100'000 t/Jahr Garreste, 45'000

Tab. 6: Vergleich der 4 Anlagen, jeweils flr die beiden Falle ,Basis” und ,optimiert* (vgl. Tab.

5).
Anlage 1 Anlage 2 Anlage 3 Anlage 4
Biomassedurchsatz t/Jahr 20’000 14'000 61’000 100000
Biogasproduktion my>/Jahr 2.0 Mio. 1.5 Mio. 3.0 Mio. 10.0 Mio.
Presswasseranfall t TS/Jahr 1’350 1’050 5655 6'750
Klarschlammanfall* t TS/Jahr - 1'311 - -
Durchsatz HTV t/h 1.3 0.7 2.2 1.2 54 2.8 6.4 3.4
Netto-Wirkungsgrad HTV %, Basis H, 43 45 49 48 45 43 44 45
Gasproduktion HTV mn>/Jdahr 0.294 | 0.306 | 0.748 | 0.737 | 1.27 1.23 1.48 1.55
Mio. Mio. Mio. Mio. Mio. Mio. Mio. Mio.
Néhrstoffkonzentrat* t/Jahr 1'573 | 1'702 | 2604 | 2’847 | 6’377 | 7’335 | 7’795 | 8430
Investitionskosten HTV MFr. 4.9 5.3 5.5 6.0 7.4 7.9 8.1 8.5
Betriebskosten® HTV MFr./Jahr 15 1.0 1.6 1.1 21 1.4 23 15
Erlés Nahrstoffkonzentrat kFr./Jahr 0 54 0 91 0 235 0 270
Gestehungskosten Gas® | Fr./m,’ 5.0 3.0 2.2 134 |168 |095 |156 |08
Fr./kwh 1.0 0.6 0.43 0.27 0.33 0.19 0.31 | 0.16
* Die Verwendung als hochwertiger Dunger bedingt eine weitere Aufarbeitung (z.B.

Abtrennung der Restorganik), die hier nicht beriicksichtigt wurde.

* Nur Frischschlamm (Daten: 2009), mittlerer Glilhverlust 76%, entwassert auf 15% resp. 25% TS. Es
wurde angenommen, dass der organische Anteil die gleiche Elementarzusammensetzung hat wie das

Presswasser.
® Inkl. Annuitat

® Der Erlos fur die Nahrstoffe wurde in diesen Kosten beriicksichtigt.
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Gasproduktion und Gaszusammensetzung

Durch die HTV des Presswassers kdnnen je nach Anlage zusatzlich 15-50% der Gasmenge
aus dem Fermenter erzeugt werden. Die Anlage 3 erzeugt jahrlich beispielsweise 1.9 Mio.
m® aufbereitetes Biogas (Methangehalt ca. 96 vol%), respektive ca. 3 Mio. m® Rohbiogas’
und aus dem Presswasser kénnten nochmals ca. 1.2 Mio m® Rohgas erzeugt werden.

Die Zusammensetzung des Rohgases aus der HTV-Anlage (siehe Tab. 7) enthalt weniger
Methan (ca. 48 vol%) als Biogas und einen zusatzlichen Anteil Wasserstoff (4-6 vol%). Durch
Herauswaschen des CO, kdnnte der Methangehalt erhoht werden, wobei aber auch der
Wasserstoffgehalt ansteigen wirde. Die kalorischen Werte der Rohgase sind mit den Werten
fur nicht aufbereitetes Biogas vergleichbar.

Tab. 7: Berechnete Rohgaszusammensetzungen der verschiedenen Anlagen, jeweils fur die
beiden Falle ,Basis* und ,optimiert* (vgl. Tab. 5).

Anlage 1 Anlage 2 Anlage 3 Anlage 4

CHa Vol% 48.5 48.3 48.6 48.2 48.5 48.3 48.5 48.3
CO2 Vol% 44.9 47.0 45.7 474 44.9 47.0 44.9 47.1
H> Vol% 6.1 4.3 53 4.0 6.1 4.2 6.1 4.2
H.O Vol% 0.5 0.4 0.4 0.4 0.5 0.5 0.5 0.4
CO ppmv 503 610 520 707 503 600 502 606
Dichte kg/mn3 1.24 1.28 1.25 1.28 1.24 1.28 1.24 1.28
Heizwert Hy MJ/m,? 18.1 17.8 18.0 17.8 18.1 17.8 18.1 17.8

MJ/kg 14.6 13.9 14.4 13.8 14.6 13.9 14.6 13.9
Wobbe-Index (unterer) MJ/m,? 185 17.9 18.3 17.8 185 17.9 185 17.9

Netto-Prozesswirkungsgrad

Dieser bewegt sich bei den Anlagen, die nur mit Presswasser gefahren werden, zwischen 43
und 45%. Die Kkleinen Unterschiede entstehen durch die Verdnderung des
Salzentnahmestroms. Fir die Co-Vergasung von Presswasser und ungefaultem
Klarschlamm (Anlage 2) betragt der Wirkungsgrad 5 Prozentpunkte mehr. Der Hauptgrund
dafur ist der hohere Organikanteil des Klarschlamms gegentiber dem Presswasser.

Es fallt weiter auf, dass die hohere Feedkonzentration von 25% TS nicht in einen hoheren
Prozesswirkungsgrad umgesetzt werden kann, da bei der hdheren Feedkonzentration
aufgrund des hohen Anorganikanteils der Salzenthahmestrom vergrossert werden muss
(31% vs. 17% des Feedstromes).

Der minimale Prozesswirkungsgrad von ca. 60% fir einen wirtschaftlichen Anlagenbetrieb
wird bei keiner Anlage erreicht. Griinde:

— Der hohe Anorganikanteil

— Die (im vorliegenden Prozessschema) fehlende Warmertickgewinnung aus der
Salzschlacke

— Der Verlust an Organik Uber die Salzschlacke

Daher bringt die Aufkonzentrierung praktisch nichts punkto Wirkungsgrad, da ein
entsprechend hoherer Salzschlacken-Massenstrom ausgeschleust werden muss (31% vs.
17%). Ein héherer Wirkungsgrad von Einsatzstoffen mit einem hohen Salz- und Aschegehalt
kann nur durch eine Anpassung des Prozesses erreicht werden.

" Annahme: Methangehalt im Rohgas 60 vol%
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Ein hoherer Prozesswirkungsgrad fihrt zudem direkt zu einer Reduktion der THG-
Emissionen, da bei einem effizienteren Prozess weniger Produktgas zur Bereitstellung der
Prozesswarme verbrannt werden muss.

Anlage- und Betriebskosten

Aufgrund der relativ kleinen Presswassermengen (resp. héheren Betriebsstunden bei den
optimierten Varianten) sind die Durchsatze der HTV-Anlagen 1, 2, 3-opt und 4-opt unterhalb
des fur einen wirtschaftlichen Betrieb anzustrebenden Mindestdurchsatzes von ca. 4-5 t/h.
Zum Vergleich: Die geplante Pilot- und Demonstrationsanlage soll einen Durchsatz von 1 t/h
haben.

Die Aufkonzentrierung fuhrt zwar zu einer kleineren Anlage, diese kostet aber aufgrund der
teuren Aufkonzentrierung trotzdem mehr als die gréssere Anlage ohne Aufkonzentrierung.
Die kleinere Anlage hat aber tiefere Betriebskosten.

Empfehlung: Presswasser nicht aufkonzentrieren, sondern Zuschlagstoff mit hohem
Organikanteil zumischen (z.B. Sagemehl).

Gestehungskosten des Gases

Diese liegen zwischen CHF 1.0/kWh bei der unginstigsten Anlage 1-basis und 0.16
CHF/kWh bei der gunstigsten Konfiguration der Anlage 4-opt. Die angestrebten Kosten von
ca. 0.07 CHF/kWh konnen auch im ginstigsten Fall nicht erreicht werden. Weitere
Modellrechnungen mit veranderten Parameterwerten zeigen, dass solch tiefe
Gestehungskosten nur mit substantiellen Erlésen aus der Annahme der Biomasse und dem
Néahrsalzkonzentrat erreicht werden koénnen.

Diesbeziglich erscheint die Anlage 2 (Vergasung von Presswasser und Klarschlamm) am
erfolgversprechendsten, wenn fur den Klarschlamm eine Entsorgungsgutschrift in die
Berechnungen einbezogen wird. Betragt diese min. 1’242 CHF/t Klarschlamm-TS (Basisfall)
resp. 751 CHF/t Klarschlamm-TS (optimierter Fall), so kann das Rohgas zu Nullkosten
hergestellt werden. Die thermische Entsorgung von entwéassertem Schlamm (inklusive
Transport zur Entsorgungsanlage) kostete gemadsser einer Erhebung des BAFU im Jahr
2001 zwischen 608 CHF/ t TS im Zementwerk und 802 CHF/ t TS in einer KVA [Laube,
2004]. Somit liegt die zu erzielende Entsorgungsgutschrift zumindest fiir den optimierten Fall
innerhalb dieser Bandbreite.

Folgerungen

— Koks wurde beim Aufheizen gebildet und lag nach den Vergasungsexperimenten in
geringerer Menge vor. Der Einfluss der Versuchsparameter auf die Koksbildung ist nicht
eindeutig.

— Ru/C schnitt bei allen Versuchsbedingungen deutlich besser ab als Ru/ZrO..

— Eine Temperatur von 450°C ergab einen hdéheren Kohlenstoff-Umsatz und eine hoéhere
Methanausbeute. Bei 480°C gingen beide Parameter wieder zurick.

— Eine Verdoppelung der Reaktionszeit von 60 min. auf 120 min. bewirkte keine erhohte
Vergasung (bei 400°C).

— Die maximal erreichbaren Werte fir den Kohlenstoff-Umsatz (100%) und die
Methanausbeute (ca. 0.16 kg CH4/kg TS bei 450°C und 16% TS) konnten im Rahmen
dieses Projekts nicht erreicht werden.

— Die Gestehungskosten fur das SNG betrugen Fr. 1.0/kWh bis Fr. 0.16/kWh. Ein
wirtschaftlicher Betrieb nur mit Presswasser erscheint mit Kompogasanlagen in der

Schweiz nicht machbar.
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— Die Co-Vergasung von Presswasser mit Klarschlamm oder Kompogas-Festdinger
erscheint als eine 6konomisch interessante Alternative und sollte weiter verfolgt werden.

Empfehlungen fir weitere Untersuchungen und Abklarungen

Aus 6konomischer Sicht erscheint ein Konzept gemass der Anlage 2 mit der Co-Vergasung
von Klarschlamm und Presswasser (ARA Falkenstein in Oensingen) als erfolgversprechend-
ster Weg. Aus Sicht der weiteren Verfahrensentwicklung sind folgende Punkte zu vertiefen:

Analytik, Forschung

— Untersuchung des festen Rickstandes auf primédren und sekunddren Koks zum
Versténdnis und zur Minimierung der Koksbildung.

— Weitergehende Untersuchungen der gebrauchten Katalysatoren, um deren Alterung zu
beurteilen.

— Weitere Batchversuche mit Optimierung der Versuchsbedingungen zur Erreichung einer
mdglichst vollstandigen Vergasung.

— Fraktionierte Analyse des Presswassers nach van Soest beziglich der Strukturpolymere
Cellulose, Hemicellulose, Lignin sowie der Extrahierbaren und der Restasche.

— Messung des unteren und oberen Heizwerts der Presswassermuster zum Vergleich mit
den berechneten Werten (beeinflusst die Berechnung des Wirkungsgrades).

— Messung der Warmetonung beim Aufheizen des Presswassers (Hydrolyse ohne
Katalysator). Dieser Wert ist wichtig fur die Prozesssimulation und beeinflusst die
Berechnung des Wirkungsgrades stark.

— Salzabscheideversuche mit einer Modellldsung, die den gemessenen Salzgehalten
entspricht.

— Einen Kurzzeitversuch (ca. 6 h) auf der kontinuierlichen Anlage KONTI-2. Dadurch
konnten einige der Annahmen Uberprift werden, z.B. die Abtrennbarkeit und die
Zusammensetzung der Salzschlacke. Ein Forderaggregat fir Schlamme wird fir diese
Anlage ab ca. Mitte 2011 zur Verfligung stehen.

Kostenschatzung

— Verbesserte Kostenschatzung fir die Anlagekosten in Abhéangigkeit vom Durchsatz fir
einen spezifischen Feed und Standort.

Anlagentechnik

— Uberarbeitung des Verfahrenskonzepts fiir salz- und aschereiche Biomassen: Abtrennung
und Rezyklierung der Organik aus der Salzschlacke.

Falls in einem Folgeprojekt weitere Abklarungen hinsichtlich der Umsetzung gemachten
werden sollen, wird empfohlen, auch den Umsetzungspartner des PSI fur die HTV-
Technologie, die Hydromethan AG, einzubeziehen.
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Abklrzungen

AP

ar
ARA
BAFU
BHKW
DOC
Ee

EN

Epw

FM
GEc

HTV
Hy
ICP
KVA
n.b.
OES
oTS

PW
SFP
SNG
TC
THG
TIC
TOC
TS

TR
™

Arbeitspaket

as received
Abwasserreinigungsanlage
Bundesamt fur Umwelt
Blockheizkraftwerk

Dissolved Organic Carbon

spezifische THG-Emissionen pro MJ SNG fir Gille

Euronorm

spezifische THG-Emissionen pro MJ SNG fir Presswasser

thermischer Wirkungsgrad
Filtrat

Frischmasse

Carbon Gasification Efficiency
Brennwert

Hydrothermale Vergasung
Heizwert

Inductively coupled plasma
Kehrichtverbrennungsanlage
nicht bestimmt

Optical emission spectroscopy
organische Trockensubstanz
Druck

Presswasser

Swiss Farmer Power
Synthetic Natural Gas

Total Carbon

Treibhausgas

Total Inorganic Carbon

Total Organic Carbon

Trockensubstanz (wird hier synonym fur Trockenriickstand und Trockenmasse

verwendet)
Trockenriickstand

Trockenmasse
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Anhang
Vers. Nr. | Heizrate PW H,Opw | TSpw | Feed-TS | mg(Kat) Kat. RuU/S | mg(Kat)/mo(TS) | po(N2) | po(Ar) | Max. Temp. | Max. Druck | Vers. Zeit
(] [a] [a] [%0] [a] [Mol/Mol] [9/9] [bar] | [bar] [°C] [bar] [Min ]
PW-01 tief 19.000 | 15.938 | 3.062 16.1 0.000 | - 0.000 0.000 | 40.00 | 0.00 390-392 302-308 10
PW-02 hoch 17.812 | 14.941 | 2.871 16.1 0.000 | - 0.000 0.000 | 40.00 0.00 397-400 304-314 10
PW-03 hoch 5.800 | 4.865 | 0.935 16.1 0.000 | - 0.000 0.000 | 40.00 0.00 450-454 287-292 10
PW-04 tief 5.848 | 4.905 | 0.943 16.1 0.000 | - 0.000 0.000 | 40.00 | 0.00 450-458 285-287 10
PW-05A hoch 6.087 | 5.106 | 0.981 16.1 0.000 | - 0.000 0.000 | 41.50 0.00 450-472 281-302 10
PW-06 hoch 10.020 | 8.405 | 1.615 16.1 2.460 | Ru/C 5.359 1.523 0.00 | 40.67 400-412 287-322 60
PW-07 hoch 5.060 | 4.244 | 0.816 16.1 1.230 | Ru/C 5.306 1.508 | 0.00 | 40.87 451-456 268-278 60
PW-07A hoch 5501 | 4.614 | 0.887 16.1 1.334 | Ru/C 5.293 1.505 0.00 | 40.77 454-471 280-300 60
PW-07B hoch 5569 | 4.671 | 0.898 16.1 1.351 | Ru/C 5.295 1.505 0.00 | 40.87 450-457 287-297 60
PW-08 hoch 10.079 | 8.455 | 1.624 16.1 2.461 | Ru/ZrO, | 5.329 1.515| 0.00 | 40.00 400-406 294-300 60
PW-09 hoch 6.034 | 5.061 | 0.973 16.1 1.476 | Ru/ZrO, | 5.339 1518 | 0.00 | 40.38 450-455 289-301 60
PW-10 hoch 10.091 | 8.465 | 1.626 16.1 2.460 | Ru/C 5.321 1.513 0.00 | 40.28 399-401 296-316 120
PW-11 hoch 10.115 | 8.485 | 1.630 16.1 4.025 | Ru/C 8.685 2.469 0.00 | 40.20 399-403 296-313 60
PW-12 [*] hoch 1.600 | 1.342 | 0.258 2.6 0.394 | Ru/C 5.375 1.528 0.00 | 41.21 401-402 294-302 60
PW-13 [*] hoch 1.671 | 1.402 | 0.269 2.7 0.395 | Ru/ZrO, | 5.160 1.467 | 0.00 | 40.20 399-402 291-295 60
PW-14 hoch 4544 | 3.812 | 0.732 16.1 1.100 | Ru/C 5.284 1.502 0.00 | 39.80 480-488 276-277 60
PW-14A hoch 5.120 | 4.295 | 0.825 16.1 1.219 | Ru/C 5.197 1.477 | 0.00 | 40.28 480-482 281-284 60
PW-14D hoch 5.404 | 4.533 | 0.871 16.1 1.330 | Ru/C 5.372 1527 | 0.00 | 40.32 475-483 300-309 60
PW-15 hoch 5423 | 4.549 | 0.874 16.1 1.330 | Ru/ZrO, 5.353 1.522 0.00 | 41.02 480-492 284-294 60
PW-16 hoch 10.039 | 8.421 | 1.618 16.1 2.460 | Ru/C 5.349 1.520 0.00 | 40.67 388-393 297-300 60

Kursive Versuche wurden nicht in die Auswertung einbezogen (schlechte Kohlenstoffbilanzen). [*] Presswasser mit 8.4 g Wasser verdinnt.




