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1. Einleitung

Mit Ende des Jahres 2003 wurde ein Gesamtvorkommen der weltweit sicher gewinnbaren
Erdgasreserven mit circa 154.000 Milliarden m® festgestellt, wobei der Verbrauch in jenem

Jahr bei 2.470 Milliarden m’ lag [1].

Aus diesen Zahlen ldsst sich ableiten, dass selbst bei Beriicksichtigung der NeuerschlieBung
von fossilen Energietridgern die Verfiigbarkeit von Erdgas beschrénkt ist und in absehbarer
Zeit zu Ende gehen wird. Hochrechnungen zufolge reicht die vorhandene Menge an Erdgas
noch fiir etwa 70 Jahre, wobei der Nahe Osten, die GUS und Europa als die Hauptverbraucher
genannt werden, was bedeutet, dass die Hauptverantwortung eines nachhaltigen Umgangs mit

diesen Quellen bzw. die Suche nach Substitutionsmoglichkeiten dort zu suchen ist'.

Obwohl sich diese Zahlen nur auf Erdgas beziehen, konnen sie doch stellvertretend fiir fossile
Energietrdger (im Speziellen sei hier Erdol erwihnt) stehen und untermauern, dass alternative

Energiequellen zukiinftig an Bedeutung gewinnen werden.

Um die Bedeutung dieses Umstandes herauszustreichen wurde eine Mikrozensus-Erhebung
(Befragung 22.500 zufdllig ausgewéhlter Haushalte) der Statistik Austria herangezogen die
ergab, dass in der Heizsaison 2003/2004 Erdgas mit 28,5 % den ersten Platz unter den
Brennstoffen in Osterreichischen Haushalten belegt, dicht gefolgt von Heizol mit 28,2%. Ein
Verzicht auf diese Art Energie bereitzustellen hitte weit reichende Folgen, muss aber bei

einer mittelfristigen Sichtweise durchwegs in Betracht gezogen werden, [2]

Bild 1 verdeutlicht die Ergebnisse dieser Umfrage.

! Nimmt man die zusitzlichen gewinnbaren Ressourcen hinzu - also Quellen, die heute aus Kostengriinden noch
nicht wirtschaftlich genutzt werden konnen - ergibt sich eine Reichweite von rund 170 Jahren. Dariiber hinaus
konnen kiinftig nutzbare Technologien die Reichweite wesentlich erhdhen. So gibt es in Deutschland ein
Pilotprojekt zur Gewinnung von Erdgas aus Kohlelagerstitten (sog. Flozgas). Interessant konnten auch die
riesigen Erdgashydratlager (schneeformige Verbindung zwischen Erdgas und Wasser, die bei hohem Druck bis
20°C stabil ist) in Alaska und Sibirien werden. Die OGP rechnet mit einem Investitionsvolumen von 500 Mrd. €
bis zum Jahr 2020, um den steigenden Bedarf durch die Erschliefung neuer Gasquellen im Einzugsbereich der

EU decken zu kénnen, [22].



1. Einleitung
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Q: STATISTIK AUSTRIA, Mikrozensus - September 2003,

Bild 1: Balkendiagramm zur Heizmaterial-Umfrage, [2]

Derzeit gibt es in Osterreich ca. 300 Biogasanlagen, die allerdings ausschlieBlich zur
Stromproduktion eingesetzt werden und bei diesem Vorgang Abwidrme erzeugen. Diese
Wirme kann aufgrund der dezentralen Lage der meisten Anlagen nur bedingt genutzt werden
(die unmittelbaren Abnehmer fehlen) was eine nicht unwesentliche Schwachstelle darstellt, da

immerhin circa ein Drittel der im Biogas verfiigbaren Energie auf diese Weise verloren geht.

Wiirde man das erzeugte Biogas nicht direkt vor Ort verstromen sondern iiber die bereits
vorhandenen Erdgasleitungen direkt zum Endverbraucher transportieren, so konnte eben

dieses Problem umgangen werden.

Die Griinde fiir die momentane Biogas-Nutzung, ndmlich die Erzeugung von elektrischer
Energie, liegen auf der Hand. Auf der einen Seite gibt es ein sehr attraktives Okostrom-
Forderkonzept, welches die Einspeisung von Strom aus erneuerbaren Energiequellen iiber
einen Zeitraum von 15 Jahren mit fixen Tarifen unterstiitzt, andererseits ist die konkrete
Umsetzbarkeit einer Einspeisung in das Erdgasnetz sowie die Auswirkungen dieser auf das
bestehende Erdgasnetz (Leitungen, Druckstabilitit, Durchfluss, ...) bzw. auf die Versorgung
der Kunden (Qualitdt, Brennereinstellungen, etc.) noch relativ unerforscht. Da eine

Einspeisung von Biogas in das Erdgasnetz eine gesonderte Aufbereitung erfordert, bedarf es
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1. Einleitung

neben einer Analyse der technischen Realisierbarkeit auch einer

Wirtschaftlichkeitsbetrachtung der Aufbereitungskosten.

Ziel dieser Diplomarbeit ist es, den Stand der Technik der, fiir eine wirkungsgradtechnisch
hoherwertige Nutzung dieses Potentials notwendigen Teilprozesse zu ermitteln und zu

beurteilen.
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2. Aufgabenstellung

Es gilt, die Moglichkeiten einer Biogaseinspeisung in das bestehende Osterreichische
Erdgasnetz sowohl aus technischer, als auch aus wirtschaftlicher Sicht zu priifen, wobei die

unten angefithrten Themengebiete relevant fiir die Umsetzbarkeit sind.

Im Rahmen dieser Diplomarbeit werden die Reifegrade der unterschiedlichen Herstellungs-
und Aufbereitungsverfahren fiir Biogas ermittelt und beurteilt, um feststellen zu kénnen ob
eine kommerzielle Einsatzfdhigkeit effizient sein kann, wobei eine Reisezeit von mindestens
7000 h/a als Kriterium herangezogen wird. Speziell werden die unterschiedlichen Verfahren
zur Erzeugung eines Gases aus Biomasse, sowie die notwendigen Schritte zur Aufbereitung
des Rohgases niher beleuchtet und einer Untersuchung hinsichtlich des Betriebsaufwandes

unterzogen.

Da die Ankopplung einer Biogasanlage an bestehende Erdgasleitungen problematisch sein
kann, muss auch dieser Aspekt ndher beleuchtet werden und hinsichtlich seiner Relevanz fiir
das Gesamtsystem beurteilt werden. Konkret gilt es zu iiberlegen ob eine Erhoéhung des
Biogasdrucks notwendig ist, welche Sicherheitsvorkehrungen unbedingt getroffen werden
miissen, ob es aus der Sicht des Biogasanlagenbetreibers sinnvoll scheint einen Speicher zu
errichten und welche Bedeutung die Aufbereitung des Biogases inkl. Odorierung hat. Eine
gleichzeitig praxisrelevante Wiirdigung der rechtlichen Umsetzbarkeit der Analyseergebnisse

im Rahmen der bestehenden Gesetzgebung ist nicht Gegenstand der vorliegenden Arbeit.

In direktem Zusammenhang mit all diesen Problemstellungen steht auch die Frage nach
moglichen Kostensenkungspotentialen, die einen wirtschaftlichen Betrieb ermdglichen. Dabei
soll die Hohe und Dauer (einmalig/laufend) von eventuell notwendigen Forderungen eruiert
und die Auswirkungen einer Massenproduktion abgeschétzt bzw. die Frage geklart werden,

ob ein wirtschaftlicher Betrieb ohne Fordermafinahmen zukiinftig mdglich ist.

Um dies sinnvoll durchzufiihren werden zweckméfige Kombinationen der unterschiedlichen
Einzelkomponenten als Gesamtanlagen herangezogen und hinsichtlich der entstehenden

Kosten (Investitionen, Wartung, Personal,...) analysiert.



2. Aufgabenstellung

AbschlieBend werden thermodynamische Uberlegungen angestellt, um zu zeigen inwieweit
und ob iiberhaupt die Vergasung von Biomasse in Kombination mit der Einspeisung in das
Erdgasnetz energetische bzw. exergetische Vorteile gegeniiber anderen Verwertungsverfahren

(Verstromung) mit sich bringt.

Aus der Summe dieser Betrachtungen gilt es jenen Mitteleinsatz zu finden, der den

maximalen 0kologischen und 6konomischen Effekt erzielt.
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3. Biomassevergasung

3. Biomassevergasung

Es gibt grundsitzlich zwei Moglichkeiten die Energie, die in der Biomasse enthalten ist,
verfligbar zu machen. Einerseits kann man durch Verbrennung der Biomasse direkt Warme
gewinnen, die wieder, etwa unter Zuhilfenahme eines Dampferzeugers und einer Turbine, frei
verfligbare Arbeit erzeugt, andererseits besteht die Mdglichkeit, die chemische Energie der

Biomasse in Form eines Produktgases bereitzustellen.

Bei ndherer Betrachtung der unten eingefiigten Grafik (Bild 2) werden die Vorziige der

Vergasung deutlich.
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exergetischer Wirkungsgrad des primiren Umwandlungsschrittes [%]

Bild 2: Exergetische Wirkungsgrade der Stromerzeugung durch Verbrennung bzw.

Vergasung, [3]

Als ausschlaggebende Parameter wurden hier die exergetischen Wirkungsgrade der einzelnen
Umwandlungsschritte gewihlt, sodass direkt die Arbeitsfahigkeit des Mediums abgelesen

werden kann.
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3. Biomassevergasung

Wird durch die Verbrennung von Biomasse in einer Kleinanlage Dampf erzeugt, so kann mit
einem etwa 30-35 %igen Exergiegehalt des Dampfes gerechnet werden. Wird noch der
Wirkungsgrad der Dampfturbine von circa 50 % beriicksichtigt, so ergibt sich fiir das

Gesamtprodukt ein exergetischer Wirkungsgrad von rund 15 %.

Da der Exergiegehalt eines durch Vergasung erzeugten Produktgases bei 75 % liegt, der
elektrische Wirkungsgrad eines optimierten Schwachgasmotors 35 % betrigt, ergibt sich ein
Gesamtwirkungsgrad von etwa 26 %, immerhin grob 10 % mehr als bei einer direkten

Verbrennung, [3]. (Néheres siche Kapitel 6)

Um aus Biomasse Biogas entstehen zu lassen sind mehrere Methoden bekannt. Im Rahmen
dieser Diplomarbeit wird auf die Fermentation, die Festbett- sowie die Wirbelschicht-

Vergasung ndher eingegangen.
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3. Biomassevergasung

3.1 Festbett-Vergasung

Soll aus Biomasse ein brennbares Gas erzeugen werden, so geschieht dies bei einem Festbett-
Vergaser unter Zuhilfenahme eines Vergasungsmittels und durch Wirmeinbringung, wobei
die Sauerstoffzufuhr im unterstochiometrischen Bereich erfolgt, was bedeutet, dass sich die
Luftliberschusszahl 4, die bei Verbrennung grofler 1 ist, bei Vergasung deutlich unter 1

befindet.

Als Vergasungsmittel kann Luft oder Wasserdampf eingesetzt werden, wobei sich
Wasserdampf augrund der unter Temperatureinwirkung stattfindenden Zerlegung in O, und
H; als vorteilhafter fiir die Qualitit des Produktgases hinsichtlich des Brennwertes erwiesen

hat.

Um die Wirme, die notwendig ist um die endothermen (warmefordernden) Teilprozesse wie
Trocknung und Teile der Pyrolyse ablaufen zu lassen, kann sie entweder von au3en zugefiihrt
oder durch partielle Oxidation der Reaktionsgase intern freigesetzt werden. Bei der
Energieeinbringung von auflen wird zwischen der regenerativen (Umlaufgas, Feststoffe wie
Sand,...) und der rekuperativen (Heizflichen in der Schiittung oder am Rand) Methode

unterschieden.

3.1.1 Grundlagen

Der Festbett-Vergaser ldsst sich in vier Zonen unterschiedlicher Temperatur unterteilen (siche
Tabelle 1), die verschiedene chemische Reaktionen begiinstigen und in Summe fiir die
Anderung des Aggregatszustands der energiehaltigen Anteile der Biomasse verantwortlich

sind, [4]:

Reaktionen Temperatur
1. Trocknungszone bis 200 °C
2. Pyrolysezone bis 500 °C
3. Oxidationszone bis 1400 °C
4. Reduktionszone bis 500 °C

Tabelle 1: Unterteilung der Reaktionszonen, [4]
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3. Biomassevergasung

Eine derartige Vergasungsanlage benotigt eine Initialwdrmeeinbringung, mit deren Hilfe die
Biomasse eine gewiinschte Temperatur erreicht. Durch die Luftzufuhr und
Brennstoffbereitstellung wird der Prozess kontinuierlich gefiihrt. Um den Energietransport an
die neu eingebrachte Biomasse moglichst effizient zu gestalten, ist es wichtig, dass nicht
zuviel Energie fiir die Trocknung des Substrats notwendig ist, was zur Forderung nach
wasserarmen Substratsbestandteilen fiihrt. Aus diesem Grund werden iiberwiegend
Holzhackschnitzel verwendet, woraus sich die umgangssprachliche Bezeichnung ,,Holzgas*

erklart.

Am unteren Ende des Behilters befindet sich ein Rost, der sicherstellt, dass die entstehende
Asche von der Biomasse getrennt und entfernt werden kann. Dieser so entstandene Raum
wird entweder zur Luftzufuhr oder zur Produktgasentnahme verwendet, je nach Betriebsart

der Vergaser.

3.1.2 Ausfiihrungen

Es ist von wesentlicher Bedeutung fiir die Qualitit des Produktgases, wo die
unterstochiometrische Luftzufuhr stattfindet und an welchem Ort im Vergaser das Produktgas

entnommen wird; daher beruht darauf die Unterscheidung zwischen den einzelnen Bauarten.

Brennstoff . Brennstoff Brennstoff

Produktgas

B4

=| Trocknung

B‘:‘ Trocknung
Pyrolyse

Pyrolyse  Lun

e Oxidation
xidation ;
Produkigas | - Reduktion

| Reduktion
- Oxidation

EERET 1Y

Luft Luft
P

ASCh¢ Wocehs Asche

Gegenstrom Gleichstrom Zweizonenvergaser

Bild 3: Darstellung der Stromungsvarianten der Festbett-Vergasung, [3]
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3. Biomassevergasung

Wie in Bild 3 ersichtlich wird in der Gegenstromvergasung von unten die Luft zugefiihrt und
an der Oberseite das Produktgas entnommen, wobei der Luftstrom in gegensédtzlicher
Richtung zum Brennstoffstrom gefiihrt wird, wovon sich auch der Name des Verfahrens
ableitet. Der Vorteil einer derartigen Anlage liegt darin, dass die fiihlbare Wirme des
Produktgases direkt auf den frisch eingebrachten Brennstoff iibertragen wird, somit einen
wesentlichen Beitrag zum Warmehaushalt im Vergaser leistet und einen hohen Wirkungsgrad

sicherstellt.

Bei der Gleichstromvergasung verldsst das Produktgas den Vergaser liber die Oxidations- und
die Reduktionszone, womit die Teere, die ein Hauptproblem der Gasverunreinigungen bei
einer Gegenstromvergasung darstellen, durch die hohe Temperatur gecrackt (gespalten) und

daher fiir weitere Prozesse unschédlich gemacht werden.

Eine Mischform stellt die Zweizonenvergasung dar, die versucht, die Vorteile der
Gegenstrom- und der Gleichstromvergasung zu vereinen.
3.1.3 Produktgaszusammensetzung

Die Zusammensetzung des Produktgases kann vereinfacht wie folgt angegeben werden

(Tabelle 2):

Komponente Bezeichnung Volumsanteil
H, Wasserstoff 11-16 %
CO Kohlenmonoxid 13-18%
CO, Kohlendioxid 12-16 %
CH4 Methan 3 - 6%
N, Stickstoff 45 - 60 %

Tabelle 2: Produktgaszusammensetzung der Festbettvergasung, [4]

Da diese Werte den Anforderungen, die in der OVGW RL G 31 (siche Kapitel 4) gestellt
werden, bei weitem nicht geniigen (CHs Gehalt muss bei 98 % liegen), wird auf diese
Variante der Biogasproduktion in der vorliegenden Arbeit nicht weiter eingegangen. Ein

weiterer Grund filir die Vernachldssigung dieses Verfahrens liegt darin, dass, um dieses
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3. Biomassevergasung

Biogas auf Erdgas-Qualitit aufzubereiten, noch eine anschlieBende Synthetisierung® von

Methan notwendig ist, wobei derartige Verfahren derzeit noch in Entwicklung sind, [14].

Der Stand der Technik ermdglicht noch keinen kommerziellen Einsatz dieser Variante zur
Biogaserzeugung. Zitat: “Der derzeitige Entwicklungsstand erlaubt es bei neu zu errichtenden
Anlagen auf Basis der Biomassefestbettvergasung nicht auf kommerziell verfligbare und erst
recht nicht auf fir den jeweiligen Anwendungsfall zugeschnittene Aggregate

zuriickzugreifen.*, [12].

? Bei der Synthetisierung von Methan wird aus Wasserstoff und Kohlenmonoxid katalytisch CH, erzeugt.
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3. Biomassevergasung

3.2 Wirbelschichtvergasung

Diese Vergasungsvariante hat ihren Ursprung im Winklervergaser, der bereits 1926 zur
Erzeugung von Synthesegas aus Kohle eingesetzt wurde. Die Weiterentwicklung erfolgte
insofern, als heute eine Zirkulation des Bettmaterials zwischen dem Vergasungsteil und dem
Heizbereich, in dem das Bettmaterial auf die gewlinschte Temperatur gebracht wird, Stand

der Technik ist.

3.2.1 Grundlagen

Um eine kontinuierliche Bereitstellung der erforderlichen Energie gewéhrleisten zu konnen

sind folgende Varianten bekannt:

Die autotherme Vergasung nutzt eine partielle Oxidation der Kohlenwasserstoffe mit Luft im
Inneren des Vergasers und stellt die so gewonnene Reaktionswidrme dem Prozess zur
Verfiigung. Eine Schwachstelle stellt dabei die der Oxidation innewohnende Produktion von

Rauchgas dar, das zu einer Verdiinnung des Produktgases fiihrt.

Bei einer allothermen Prozessfiihrung hingegen wird die zur Vergasung notwendige Wirme
von auflen bereitgestellt und tiber das Vergasungsmittel in den Vergaser eingebracht, was das
Rauchgasproblem behebt und hohere Brennwerte fiir das Produktgas zulésst. Die so genannte
,Reformierung® stellt eine Sonderform dar und verwendet Wasserdampf als
Vergasungsmittel, was einen ungewdhnlich hohen Wasserstoffanteil im Produktgas von bis zu

tiber 50 % zur Folge hat.
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3. Biomassevergasung

3.2.2 Ausfithrungen

Als Modell zur Erlduterung der Funktionsweise wurde die Kraft-Wéarme-Kopplungsanlage

aus Giissing gewihlt, die bereits seit 2002 samt Gasmotor in Betrieb ist (siche Bild 4).

Produktgas Rauchgas

i }

nUU}Jo

L&

Biomasse e % 5%

Bild 4: zirkulierender Wirbelschichtvergaser

Bei der Wirbelschichtvergasung wird der notwendige Sauerstoff (in obigem Fallbeispiel
durch Wasserdampf eingebracht) von unten in ein Sandbett eingeblasen und erzeugt somit
eine Zone von hoher Sand-Fluidisierungmittel-Durchmischung, in die auch die zur

Produktgaserzeugung erforderliche Biomasse eingebracht wird.

Das Sandbett wird vor diesem Vorgang im Verbrennungsteil durch Oxidation (A>1) des
Restkokses, der als Abfallprodukt der Vergasung anfillt, auf ein bestimmtes
Temperaturniveau gehoben und kann so diese Wéarme durch den Schwebezustand im
Vergasungsteil und die damit einhergehende Oberfldchenvergroflerung besonders gut an die

gaserzeugenden Materialen weitergeben.

Diese Vorgehensweise stellt einen klassischen Typus der allothermen Wérmeeinbringung dar.
»Allotherm®, weil die flir die endothermen Teilprozesse notwendige Energie iiber den Sand,
der extern in einer eigenen Verbrennungszone aufgeheizt und so zusagen von ,,auflen* dem

Vergasungsbereich zur Verfligung gestellt wird.
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3. Biomassevergasung

Gegensitzlich dazu konnte die Energieversorgung auch durch Heizflichen im Inneren des
Vergasers sichergestellt werden, was einer autothermen Vergasung gleichkdme. Durch das

entstehende Rauchgas wiirde allerdings eine Verunreinigung des Produktgases stattfinden.

Je nach Geschwindigkeit, mit der sich die Luft bzw. der Wasserdampf im
Wirbelschichtreaktor bewegt, konnen sich unterschiedliche Regime in der Wirbelschicht
ausbilden. Moglich ist ein stationérer, blasenbildender (BFB: ,,bubbling fluidized bed*) oder
zirkulierender Betrieb (CFB: ,,circulating fluidized bed*), wobei die Verhaltensdhnlichkeit zu

Fliissigkeiten fiir die Namensgebung verantwortlich ist.

Der Betriebszustand einer derartigen Anlage wird iiber den Druckunterschied zwischen Ein-
und Ausgang definiert. Bei einer stationdren Wirbelschicht bleibt der Druckunterschied iiber
weite Bereiche hin konstant, widhrend bei einer zirkulierenden Wirbelschicht, nach
Durchfahren des Bereichs mit konstanter Druckdifferenz, ein starker Anstieg desselben bei
hohen Stromungsgeschwindigkeiten festzustellen ist. Weiters ergibt sich bei einer
Geschwindigkeitszunahme ein betrachtlicher Austrag des Bettmaterials, was einen
Abscheider nach der Produktgasentnahme notwendig macht, um so den Feststoff wieder dem

Prozess zufiihren zu koénnen.

Der Hauptvorteil dieser Vergasungsvariante liegt darin, dass die Energie vom Sandbett, in der
Wirbelschicht hochst effizient in Form von Wirme auf die zu vergasende Biomasse

iibertragen werden kann.

Prinzipiell unterscheidet sich eine autotherme Vergasung von der Verbrennung nur dadurch,
dass dem Vergaser mehr Material zugefiihrt wird und somit der Sauerstoff fiir die

Verbrennung der gesamten Materie nicht mehr ausreicht.
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3. Biomassevergasung

3.2.3 Produktgaszusammensetzung

Die Produktgaszusammensetzung des Biomasse-Kraftwerks in Giissing sieht etwa wie folgt

aus (Tabelle 3):
Komponente Bezeichnung Volumsanteil
H, Wasserstoff 35-41 %
CcO Kohlenmonoxid 21 -26%
CO, Kohlendioxid 22 -28 %
CH4 Methan 9-11%
N, Stickstoff 4- 7%

Tabelle 3: Produktgaszusammensetzung der Wirbelschichtvergasung

Auch bei dieser Art der Biogasproduktion kénnen die Anforderungen des OVGW nach

RL G 31 derzeit noch nicht erfiillt werden, weshalb das Verfahren im Rahmen der

vorliegenden Arbeit nicht weiter untersucht wird.

Wirbelschichtvergaser werden nach momentanem Stand der Technik erfolgreich erprobt,

allerdings geniigt die erreichbare Reisezeit dzt. noch nicht den Anforderungen fiir einen

kommerziellen Betrieb. Beziiglich der Synthetisierung von Methan aus dem Produktgas

gelten die in Kapitel 3.1.3 gemachten Aussagen, [14].
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3. Biomassevergasung

3.3 Fermentation

Im Gegensatz zu den oben genannten Verfahren, die sich eines thermochemischen
Umwandlungsmechanismus  bedienen, macht sich die Fermentation einzellige
Mikroorganismen zunutze und produziert mit deren Hilfe stufenweise, bei niedriger
Temperatur, das gewiinschte Biogas. Aus diesem Grund wird die Fermentation auch als

Girung oder mikrobielles Verfahren bezeichnet.

Es handelt sich dabei um eine anaerobe Vergirung, was bedeutet, dass die Arbeit unter
komplettem Luftabschluss stattfindet. Dariiber hinaus muss ein wassriges Milieu vorhanden
sein, da die hohe Wasserkonzentration eine Pufferfunktion tbernimmt, um die fiir die
Mikroorganismen teils giftigen Stoffwechselprodukte aufzunehmen und einen reibungslosen

Verfahrensablauf gewiéhrleisten zu konnen.
Der Vollstindigkeit halber sei erwéhnt, dass es natiirlich auch aerobe Vergédrungsvarianten

gibt, die Kompostierung zum Beispiel. Man nennt diese Vorgangsweise auch Verrottung,

wobei oftmals Temperaturen von bis zu 90 °C erreicht werden.

3.3.1 Grundlagen

Die Biogasgewinnung findet in vier Stufen statt, wobei aufgrund der Bakterienaktivitit aus

unbehandeltem Substrat ein bis zu 2/3 aus Methan bestehendes Produktgas entsteht.
Jene genannten Stufen kdnnen wie folgt charakterisieren werden, [15]:

Die Hydrolyse bezeichnet die erste Stufe, in der polymere Verbindungen wie Cellulose,

Proteine und Fette mit Hilfe von Exoenzymen in monomere Verbindungen gespalten werden.’

In der zweiten Stufe, der so genannten acidogenen Phase, werden jene einfachen,

monomeren Verbindungen von den fermentativen Bakterien aufgenommen und zu

? Exoenzyme dienen dem Abbau von Makromolekiilen, z.B. Polymeren, in einzelne Bruchstiicke auBerhalb des
Mikroorganismus
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3. Biomassevergasung

organischen S#uren, Alkoholen und in weiterer Folge zu Wasserstoff und Kohlendioxid

verarbeitet.

Die Umsetzung der gebildeten Carbonsduren und Alkohole zu Essigsdure, Wasserstoff und

Kohlendioxid charakterisiert die dritte Stufe und wird acetogene Phase genannt.

Erst in der letzten Stufe, der methanogenen Phase erfolgt unter Luftabschluss durch
acetotrophe Methanbakterien eine Umwandlung der Essigsdure in Methan und durch
hydrogenotrophe Methanbakterien die FErzeugung von CH; aus Wasserstoff und
Kohlendioxid.

Zur Verdeutlichung dieser Phasen dient das nachfolgende Bild 5.

1. Stufe 2. Stufe 3. Stufe 4, Stufe
Aufspaltung der Vergarung der Bildung von Biogasbildung
Giille Makromolekule Spaltprodukte methanogenen
Stallmist Substraten
Bioabfille

Zucker
lljotr:lenhydrate Fettsduren Carbonsauren Essigsaure
Ee e.B Aminosauren E Gase Wasserstoff C Methan L.
i b Basen Alkohole Kohlendioxid Kohlendioxid
hydrolytische fermentative acetogene methanogene
Bakterien Bakterien

Bild 5: Darstellung der einzelnen Stufen bei der Methangérung, [10]

3.3.2 Auswirkungen der Substratzusammensetzung

Der tatsdchliche Gasertrag und die Biogaszusammensetzung hédngen sehr stark von der

verwendeten Biomasse ab.

Die folgende Grafik (Bild 6) gibt einen groben Uberblick iiber den Gasertrag der

verschiedenen Substrate, [5].
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Bild 6: Gasertrdge verschiedener Substrate, [5]

Aus dieser Abbildung ist ersichtlich, dass die Abfille der Lebensmittelindustrie, zum Beispiel
Fette, den hochsten Gasertrag zulassen, wihrend Rindergiille, die allgemein wohl am ehesten

mit Biogas in Verbindung gebracht wird, am letzten Platz rangiert.

Es ist kaum mehr iiblich sich auf eine einzige Substratart zu beschrianken (,,Mono-
Vergidrung®), vielmehr sind so genannte Kofermentate, die mehrere unterschiedliche

Substanzen beinhalten, liblich.

Als Basis wird sowohl aufgrund des ausgewogenen Gehalts an Spurenelementen und
Nahrstoffen, als auch wegen der Steigerung der Pump- und FlieBfahigkeit, bedingt durch den
hohen Wassergehalt, nach wie vor Giille verwendet. Eine weitere positive Eigenschaft der
Gille liegt in der Fahigkeit, die fiir den Prozess kritischen Schwankungen des pH-Werts zu
puffern. Als Zusdtze kommen sédmtliche Stoffe der obigen Tabelle in Frage, allerdings gilt es
zu beachten, dass nachwachsende Rohstoffe wie Mais und Gras mengenméfig den anderen

iiberlegen sind. Abfille aus der Lebensmittelindustrie, Gastronomie oder der kommunalen
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3. Biomassevergasung

Biomiillentsorgung zeigen den hochsten Gasertrag und kénnen unter gewissen Bedingungen®

erheblich zu einer Verbesserung der Wirtschaftlichkeit von Biogasanlagen beitragen.

Doch nicht alleine die Substratzusammensetzung, auch die Verweildauer im Reaktor ist von

mafgeblicher Bedeutung. Bild 7 veranschaulicht diesen Umstand:

400 - A 9
B
0 300 - C..La
'6 ' § E
o
= o A° L7 S
T —e— Sorte Sandrina 118 Wachstumstage <
o 100 - —ea— Sorte Sandrina 131 Wachstumstage L 6
2 —@— Sorte Sandrina 147 Wachstumstage
A pHWerte
0 ) ] L] T ] 5
0 10 20 30 40 50 60 70
Tage

Bild 7: Auswirkungen der Gérzeit auf die Methanausbeute, [5]

Dieses Bild kann stellvertretend fiir den GroBteil der nachwachsenden Rohstoffe
herangezogen werden und lésst erkennen, dass eine maximale Methanausbeute nach circa 60
Tagen erreicht wird. Generell ldsst sich sagen, dass nach 35 bis 45 Tagen zwischen 90 und
95 % des moglichen Ertrages erreicht werden. Der Faktor, der diesen Umstand beschreibt,
wird mit ,hydraulischer Verweilzeit“ bezeichnet und nach dem englischen Ausdruck
,Hydraulic Retention Time* mit HRT abgekiirzt. Die HRT ist bestimmend beziiglich der

Volumsdimensionierung der Fermenter, da vereinfacht folgender Zusammenhang gilt:
3
V(m®)= HRT(d)* M (é) * l(mT) wobei M die Girgutmasse angibt.

Diese Formel verdeutlicht, dass ein langer Aufenthalt der Biomasse im Reaktor ein grof3es
Vergédrungsvolumen mit sich bringt, was wiederum die Wirtschaftlichkeit solcher Anlagen
verringert. Aus diesem Grund werden die Fermenter nicht auf einen maximal moglichen
Methanertrag ausgelegt, sondern es wird ein Kompromiss zwischen Volumen und Verweilzeit

gesucht.

* Fiir die Entsorgung von Lebensmittelabfillen, Fetten oder Biomiill ist vom Entsorger eine Gebiihr an den
Abnehmer zu entrichten.
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3. Biomassevergasung

3.3.3 Fermenterbauweisen

Man unterscheidet derzeit zwischen zwei Anlagensystemen, wobei im Jahre 1999 mit dem

,,OKL-Merkblatt Nr. 61 erstmals eine standardisierte Biogasanlage erliutert wurde, [5] S. 60.

Biogas
e [ Bngas
5 g - —
7 \ 7 !
Feaktar Ragkior —_—
Zulanl] Lager ;E_Q_lﬂanme- ZUIML Nachgarlager EAlDEN e
Durchfluss-Anlage Speicher-Durchfluss-Anlage

Bild 8: Typische Reaktorbauweisen, [10]

Das genannte Merkblatt bezeichnet die signifikanten Merkmale einer Speicher-Durchfluss-
Anlage und definiert sie als Standard (linke Abbildung in Bild 8). Im Unterschied zu einer
reinen Durchfluss-Anlage wird bei der standardisierten Variante auch das Produktgas, das im
Nachgirbehilter entsteht, abgezogen und dem effektiven Biogasertrag hinzugefiigt. Durch

diese Maflnahme konnen 5 bis 15 % des im Reaktor gewonnenen Gases addiert werden.

Aufgrund der Diingeverordnung und des Gewdsserschutzes ist es nicht zuldssig das
ausgegorene Substrat direkt nach dem Verlassen des Reaktors in die Landwirtschaft als
Diinger auszubringen, was das Lager nach der Biogaserzeugung erklirt. Sie werden in
Osterreich so dimensioniert, dass sie die Girriickstinde einer dreimonatigen Produktion

aufnehmen konnen.

SYSTEM

BIOGASANLAGE
Gassammlung Rohbiogas - Produktbiogas
x ~ - —
Hygienisierung v L L
Aufbereitung AnschiuB
i
1 - ‘Gasspeicher
B R .
Substrat —b-—b j Giirreste
Annahmeberaich E g‘ -
Vorgrube Nachfermenter
Fermentar
Heizung
—
Gasbrenner
1
weitere Abwdrmenutzung Abwidrme |
&
elektrische Energie REINQi)

BHKW

Stromnetz

Bild 9: Gesamtsystem einer Biogasanlage, [10]
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3. Biomassevergasung

Die in Bild 9 gezeigte Anlage beinhaltet eine Vorgrube, die zur Zwischenlagerung und
Aufbereitung (Zerkleinern, Mischen, pumpfahig machen, etc.) der Biomasse dient. Weiters ist
eine Hygienisierung eingezeichnet, die nur unter speziellen Bedingungen zu verwenden ist,
wie etwa dem Einsatz von Abfillen aus der Lebensmittelindustrie. Von hier aus wird der
Fermenter beschickt, der gas-, wasser- und lichtdicht auszufiihren ist und in dessen Innerem
ein Rithrwerk fiir die notwendige Homogenitdt des Substrats sorgt. Darliber hinaus ist dieses
Herzstiick des Gesamtsystems zu beheizen, was durch einen abgezweigten Teil des erzeugten
Biogases in Kombination mit einem Gasbrenner erfolgt und eine konstante Temperatur von

etwa 30 - 35° C° im Reaktor sicherstellt.

Die Vermischung im Inneren des Reaktors ist zwingend erforderlich um die Homogenitét im
Substrat einerseits, eine konstante Temperaturverteilung andererseits zu gewéhrleisten und

kennt verschiedene physikalische Prinzipien, die genutzt werden (siehe Bild 10).

intern extern hydrostatisch
> = b
e o = = =  Hydraulische
Durchmischung
Tauchmoetor-
Propeller Propellerriih g«erk
5 d— Tl
e = = = Mechanische
- = Durchmischung
S AT

Gasdiffusion

Gaseinpressung

Bild 10: Varianten der Substratdurchmischung, [10]

> Ein GroBteil der Biogasanlagen wird im mesophilen Bereich (30 — 35° C) betrieben. Weiters ist die
thermophile Betriebsart zu nennen, die in einem Temperaturbereich von 50 — 58° C arbeitet und eine Abtdtung
diverser krankheitserregender Keime bewirkt, [5] S. 14.
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3. Biomassevergasung

Bei der internen und externen hydraulischen Durchmischung wird mit Hilfe einer Pumpe
das Giérsubstrat an der Oberseite abgesaugt und von unten wieder zugefiihrt, wobei der

Unterschied zwischen den beiden Varianten lediglich in der Positionierung der Pumpe liegt.

Eine Sonderform stellt die hydrostatische Vermischung dar, die ohne technische Hilfsmittel
auskommt und sich den Druck, der im AuBlenring durch die Vergirung entsteht, zunutze
macht. Durch diesen Druckaufbau wird die Biomasse nach unten gedriickt und weicht in den
mittleren Bereich aus. Dadurch steigt der Oberflichenspiegel und somit auch die potentielle
Energie des Substrats. Uber entsprechende Leitsysteme kann dies genutzt werden und zur

Durchmischung beitragen.

Die Methode der Gaseinpressung dhnelt der externen hydraulischen Durchmischung mit dem
Unterschied, dass nicht Biomasse, sondern ein Teil des produzierten Gases oben abgesaugt

und unten dem Prozess wieder zugefiihrt wird.

Am hiufigsten verwendet wird die mechanische Durchmischung, bei der ein Rithrwerk die
notwendige Arbeit verrichtet. Die Abbildung Mitte links in Bild 10 wird ddnische Technik

3. Simtliche Krifte und

genannt und erlaubt sehr groBe Volumina von bis zu 5000 m
Momente, die durch die kontinuierliche Vermischung entstehen, werden bei dieser Variante

vom Fermenterdach aufgenommen.

In Osterreich und Deutschland {ibliche Fermenter bedienen sich der Tauchmotor-

Propellerriihrwerk-Technologie, die Volumina zwischen 500 und 1200 m® zulisst.

Der Rohrfermenter (Mitte rechts) wird vor allem bei Substraten, die sehr stark zu Sink- oder
Schwimmschichtbildung neigen, eingesetzt und wird aus technisch-wirtschaftlichen Griinden

nur bis zu einer GroBe von 200 bis 300 m® gebaut.

3.3.4 Produktgaszusammensetzung

Wie bereits erwihnt steht die tatsdchliche Zusammensetzung in engem Zusammenhang mit
den verwendeten Substraten. Um fiir weiterfiihrende Uberlegungen sinnvolle Aussagen
treffen zu konnen, werden in der Tabelle 4 die Minima und Maxima, sowie die

entsprechenden Mittelwerte, die von nun an als Grundlage dienen sollen, angefiihrt, [5].
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3. Biomassevergasung

Komponente Bezeichnung Volumsanteil Volumsanteil-Mittel
CH4 Methan 50-75% 60 %
CO; Kohlendioxid 25-45% 38,9 %
H,S Schwefelwasserstoff 0-1% 0,05 %
H,O Wasser gesattigt gesattigt
H, Wasserstoff 0-1% 0,5 %
O, Sauerstoff 0-1% 0,1 %
N> Stickstoff 0-3% 0,4 %
NH; Ammoniak 0-0,5% 0,05 %

Tabelle 4: Produktgaszusammensetzung der Fermentation, [5]

Im Gegensatz zu den bereits erwdhnten Vergasungsverfahren féllt hier der hohe Anteil an

Methan und Kohlendioxid auf. Bei einer entsprechenden Aufbereitung, sprich Entfernung des

CO; und anderer schédlicher Stoffe (siehe Kapitel 4), kann eine Erfiillung der Anforderungen

gemiB OVGW RL G 31 durch Aufbereitung realisiert werden.

Der lange kommerzielle Einsatz dieser Technologie attestiert ihr Marktfahigkeit. Es stellt kein

Problem dar, derartige Anlagen schliisselfertig zu kaufen und iiber einen ldngeren Zeitraum

kontinuierlich zu betreiben.
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4. Reinigungsverfahren

Da aus den Betrachtungen in Kapitel 3 lediglich die Fermentationstechnik als voll
einsatzfahig hervorgegangen ist, wird im Folgenden nur die Zusammensetzung dieses Gases
beriicksichtigt und hinsichtlich der einzelnen Begleitstoffe und deren Auswirkungen auf die

bestehende Erdgasnetzstruktur diskutiert.

Des Weiteren werden unterschiedliche Verfahren, die eine Reduktion der fiir das bestehende
Erdgasnetz schiddlichen Biogaskomponenten unter definierte Grenzwerte gewihrleisten,

vorgestellt und erklért.

Die OVGW hat in ihrer Richtlinie G 31 diese Grenzwerte genau fiir die einzelnen
Bestandteile der im Netz transportierten Gase definiert, um eine bestimmte Qualitdt und einen

reibungslosen Betrieb der Geréte der Endabnehmer sicherstellen zu kdnnen.

Nachfolgende Tabelle 5 gibt einen ersten Uberblick iiber die Anforderungen, die auch von
den Biogasherstellern, die das Netz beniitzen wollen, erfiillt werden miissen (Ndheres zu den

Richtlinien siehe Kapitel 5).

Gasbegleitstoffe
Bezeichnung Komponente Einheit Grenzwerte
Kohlenwasserstoffe: °C .
. maximal 0
Kondensationspunkt ' _
bei Betriebsdruck
Wasser: H,O °C maximal -8
Kondensationspunkt bei einem Druck von 40 bar
Sauerstoff 0O, % Mol-Anteil
<0,5
Kohlenstoffdioxid CO, % Mol-Anteil 20
<2,
Stickstoff N, % Mol-Anteil 5
<
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Wasserstoff H, % Mol-Anteil <4
Gesamtschwefel mg S/Nm® in Storféllen kurzzeitig < 150
im Jahresmittel < 30
auf Dauer< 10
Mercaptanschwefel mg S/Nm® <6
Schwefelwasserstoff H,S mg/Nm3 <5
Kohlenstoffoxidsulfid COS mg/Nm® <5
Halogenverbindungen mg/Nm’ 0
Ammoniak NH; technisch frei
Fest- und
Fliissigbestandteile technisch frei

Andere Bestandteile, welche die Betriebssicherheit und den Bestand des Netzes gefdhrden,

diirfen nicht enthalten sein.

Tabelle 5: Auszug aus der Richtlinie OVGW G 31, [16]

4.1 Plausibilititserklirungen zu den Grenzwerten

4.1.1 Kohlenwasserstoffe

In Abhingigkeit von Herstellungs- und Aufbereitungsverfahren ist es mdglich, dass Gase
Kohlenwasserstoffe enthalten, die unter Umstidnden bei Betriebsdruck und —temperatur
kondensieren. Dieser Vorgang wird durch eine Druckabsenkung hervorgerufen und muss

somit nicht zwingend bereits bei der Erzeugung stattfinden.

Wahrscheinlicher ist eher, dass die Reduktion des Druckes erst im Brenner stattfindet, da
spétestens dort der Druck unter dem der Aufbereitung und des Transportes liegt, und dann
Kondensate in Form von Olen gebildet werden. Diese ausfallenden Stoffe bergen zwei
Risiken in sich: Einerseits konnen die Ole direkt zu VerruBung und Verstopfung im Brenner
fiihren, andererseits gibt es die Gefahr der ,,Verpuffung® im Brenner, bei der es zu einem
Druckaufbau und in weiterer Folge zu einer spontanen, explosionsartigen Druckausbreitung

im Brennraum kommt.
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Um derartige Beschddigungen am Gerdt zu verhindern sieht die Richtlinie G 31 die
Temperatur von 0° C bei Betriebsdruck vor, oberhalb der die Kohlenwasserstoffe nicht

kondensieren diirfen.

4.1.2 Wasser

Wasser stellt eine kritische Komponente dar, weil es zu Korrosion und Gashydratbildung
fiihren kann. Die transportierten Gase sollten moglichst trocken sein, da andernfalls sdmtliche
Transporteinrichtung beschéddigt werden konnten. Zusitzlich ist zu beachten, dass einige
andere Gasbegleitstoffe in Kombination mit Wasser stark korrosive Tendenzen zeigen. Zur

Unterbindung dieses Phidnomens ist eine Beschrankung des Wassergehaltes notwendig.

Da Wasser nicht in den Leitungen vorhanden sein darf, wird ein Kondensationspunkt als
Richtwert fiir den hdchst zuldssigen Wassergehalt herangezogen. In der OVGW-Richtlinie
G 31 liegt dieser Punkt bei -8°C und einem Betriebsdruck von 40 bar.

4.1.3 Sauerstoff

Sauerstoff ist das erste Beispiel des oben erwédhnten Korrosions-Problems, da Sauerstoff in
Kombination mit Wasserdampf aggressiv wirkt und somit ein Problem fiir die Leitungen
darstellt. Aus diesem Grund wird von der OVGW eine Konzentrationsbeschrinkung auf

< 0,5 % Mol-Anteilen angegeben.

4.1.4 Kohlenstoffdioxid

Auch bei diesem Begleitstoff besteht die Gefahr eines korrosiven Angriffs auf das
Rohrleitungsnetz, vorausgesetzt das Kohlendioxid befindet sich in einem feuchten Medium.
Des Weiteren stellt CO; ein Inert-Gas dar und beansprucht somit Transportkapazitit im Netz
(siche Kapitel 5.4.4). Aus diesen Griinden wurde eine Beschrankung des CO; auf <2 % Mol-
Anteilen in der Richtlinie G 31 definiert.
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4.1.5 Stickstoff

Die Restriktionen an dieser Stelle haben keinen unmittelbaren sicherheitstechnischen
Hintergrund. Eine Stickstoff-Beimischung hat keine negative Wirkung auf die bestehende
Netzstruktur, allerdings kommt es auch hier aufgrund des Inertcharakters zu einer Reduktion
des Brennwertes. Um eine Verminderung von Transportkapazititen zu vermeiden wurde eine

5 % Mol-Anteilsgrenze von der OVGW festgelegt.

4.1.6 Wasserstoff

Die Limitierung von Wasserstoff liegt bei 4 % Mol-Anteil am Gesamtproduktgas. Diese
Begrenzung wurde aufgrund der bei Stahl auftretenden ,,Wasserstoffversprodung* eingefiihrt,
da H; in den Stahl der Leitungen diffundiert, sich im dortigen Gefiige festsetzen und zu einer

Beeintrachtigung der Risszdhigkeit filihrt.

4.1.7 Schwefelverbindungen

Unter diesem Uberbegriff fallen alle schwefelhaltigen Elemente wie SchwefelwasserstofT,
Kohlenstoffoxidsulfid und diverse organische Sulfide, etwa Disulfide, Mercaptane und
Thiophene. Diese Verbindungen wirken in Verbindung mit Wasser zumeist stark korrosiv auf
Anlagenteile und das gesamte Erdgasnetz. Auch bei der Verbrennung kénnen Schwefeloxide

entstehen, die eine starke Korrosion bei metallischen Anlagenteilen hervorrufen.

Kurzfristig hohere Belastungen stellen kein groBes Problem dar, allerdings muss der
Durchschnittswert aufgrund der vorher genannten Komplikationen im Jahresmittel unter

30 mg S/Nm’ bzw. bei lingerfristiger Betrachtung unter 10 mg S/Nm?® liegen.

4.1.8 Halogenverbindungen

Auch bei diesen Gasbegleitstoffen treten Korrosionsprobleme auf, da es speziell in feuchten
Medien zur Bildung von aggressiver Salz- oder Flusssdure kommen kann. Daher muss der

Anteil dieser Stoffe unter der technischen Messbarkeit liegen (0 mg/Nm’). Sie treten
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allerdings, genau wie Siloxane, nur bei Kldr- und Deponiegasen auf und spielen bei

fermentativ produzierten Gasen keine Rolle.

4.1.9 Ammoniak

Die Formulierung ,,technisch frei* gewihrleistet einen dauerhaften Betrieb von Gasgeriten
und gastechnischen Einrichtungen, normgerechter oder iiblicher Konstruktion. Auch hier hat
sich eine korrosive Wirkung in Zusammenhang mit Wasserdampf gezeigt, die es zu
verhindern gilt. Des Weiteren besteht bei Ammoniak ebenfalls die weiter oben beschriebene

»Verpuffungsgefahr (siehe Kapitel 4.1.1).

4.1.10 Fest- und Fliissigbestandteile

Auch an dieser Stelle fordert die OVGW, dass das Produktgas technisch frei von derartigen
Begleitprodukten ist, um einen reibungslosen Betrieb fiir die Endabnehmer gewihrleisten zu

konnen.

Das Vorhandensein derartiger Bestandteile ist stark von den verwendeten
Aufbereitungsverfahren abhéngig, da zum Beispiel schon einfache Kompressoranlagen durch
minimale Undichtheiten einen Olnebel® im Produktgas verursachen kénnen. Auch Glykol
oder andere schwerfliichtige Fliissigkeiten konnen in Form eines Nebels im Produktgas

vorkommen.

Zusétzlich muss der Staub, der korrosionsbedingt in den Rohrleitungen anféllt und nicht zur
Génze vermieden werden kann, entweder gebunden oder nachtriglich abgeschieden werden,

um eine nachteilige Beeinflussung der Gasgerite zu verhindern.

% Da sich Ol aus fliissigen Kohlenwasserstoffen zusammensetzt, ist wieder mit Problemen der VerruBung,
Verstopfung und Verpufferung zu rechnen
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4.2 Verfahren zur Sicherstellung der Qualitatsanspriiche

Die Moglichkeiten, das Produktgas den geforderten Anspriichen gerecht zu machen, sind

vielfdltig und beruhen auf unterschiedlichen chemischen und physikalischen Prinzipien.

Bild 11 gibt einen Uberblick iiber simtliche momentan bekannten Wege zur Aufbereitung

von Biogas auf Erdgasqualitit:

Aktivkohle
Ammeniak Druckwasserwssche
Druckwechseladsorption

In Situ

biologisch

extern

Fallung mit Eisensalzen Partikel

Adsorption an Masse

Druckwasserwésche
Selexol Acsorption mittels Gaswasche

Wasche mit Natronlauge

Niederdruck Membranabsomption

IMembrantrennung

chemisca-physikalisch Miederdruck Gaspermesation

Adsorption Druckwechselverfahren
mit Kohlznstoffmolekularsieb

Druckwasserwasche
mit Regeneration

Adsorption an Aktivikohle
Membranabsorption

Absorption
hysikal sche Wasche Druckwassenwische

ohne Regeneration

Inhaltsstoffe und
Behandlungsmethoden

Sauerstoff

selekiive Aktivkohle Stickstoff

Membrantrennverfahren

Absorption
chemische Wasche

Mikrostrukturapparate
Kaondensation

halog. Kohlenwasserstoffe

impragnierte Aktivkahle

Kond bei tiefen Temperaturen

Kendensatabscheider

Kondensation Warmetauscher
WWarmetauscher mit Druckeinrichtung

Aktivikohlefilte-
Gaswasche in Mineralolen

Siloxane

Wasser Silica Gel

Adsorption

Aluminiurmnoxid

Rasensisenerz

Glykolwasche

Bild 11: Uberblick iiber bekannte Reinigungsverfahren, [10]

Im Folgenden wird nur auf die am hiufigsten angewandten und technisch ausgereiftesten

Varianten néher eingegangen.

Fiir eine Darstellung der seltener verwendeten Methoden sei an dieser Stelle auf die
Diplomarbeit von Herbert Tretter mit dem Titel ,, Neue Optionen fiir die Nutzung von Biogas *

ab Seite 154 ff., [5] verwiesen.
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4.2.1. Die Wasserabtrennung

H,O0 ist zumeist der erste Stoff der abgeschieden wird, da speziell die Wechselwirkungen, die
mit anderen Begleitstoffen eine stark korrosive Wirkung zeigen, schnell unterbunden werden
sollen. In der Regel wird das Rohbiogas nach Verlassen des Fermenters auf eine kéltere
Umgebung treffen was zu einer unmittelbaren Kondensation des Wasserdampfes in den

Rohrleitungen fiihrt und in weiterer Folge erhebliche Schdden verursachen kann.

4.2.1.1 Vortrocknung

Zu Beginn werden die Wassertropfchen abgeschieden, da dies relativ leicht mdglich ist und
im Zuge einer Schmutzfilterung mit dem nachfolgend beschriebenen Verfahren erfolgen
kann. Wird das Gas beispielsweise gleich nach Austreten aus dem Reaktor durch einen
Koaleszenzfilter’ geleitet, so konnen dort die Tropfchen zu Wasser kondensieren, das
entstechende Wasser abgeleitet und die das Gas verschmutzenden Schwebstoffe abgeschieden
werden. Auch die Funktionen einer Uberdruck- und Flammenriickschlagsicherung

ubernehmen solche Kiesfilter.

Dies bewirkt allerdings nur eine grobe Reinigung wund bedingt weitere
Wasserentfernungsverfahren, um den geforderten Standard erreichen zu koénnen. Am

hiufigsten kommen dabei die Kéltetechnik und Adsorptionsvarianten zur Anwendung.

4.2.1.2 Kaltetechnik

Bei dieser Option wird das Biogas durch eine stark gekiihlte Membran geschickt. Der
wasserhiltige Teil des Produktgases kann an dieser kondensieren und in fliissiger Form
abgefiihrt werden. Auf diese Art wird eine Absenkung des Taupunktes auf maximal 0,5 —
1° C erreicht. Fiir eine weitere Reduktion ist es notwendig, das Gas vorzuverdichten, was die
Gefahr von weiteren Abscheidungen anderer unerwiinschter Gasbegleitstoffe mit sich bringt
und eine weitere Nachbehandlung erforderlich macht, weil es sich nicht mehr um reines und

somit unproblematisch zu entsorgendes Wasser handelt.

" bei dieser Art von Filtern handelt es sich um eine Art Kiestopfe
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Da auf diese Weise das Gas auf eine sehr niedrige Temperatur abgekiihlt wird, die meisten
weiteren Aufbereitungsverfahren aber ein hoheres Temperaturniveau verlangen, wird das Gas
nach der Entspannung auf ein niedrigeres Druckniveau noch durch einen Wérmetauscher

geschickt und wieder auf rund 25 °C aufgewirmt.

4.1.2.3 Adsorption

Prinzipiell spricht man von Adsorption wenn Gase, Dampfe oder geldste Stoffe an die
Oberfliche eines festen Stoffes® gebunden werden. Da ein derartiger Stoff an seine
Séttigungsgrenze gelangt und dann keine weiteren Produkte aufnehmen kann, muss eine
Loslosung der adsorbierten Stoffe, die sog. Desorption, stattfinden. Weil sich die Adsorption
exotherm verhédlt, kann die Desorption durch eine Umkehr des Energieflusses

(Wirmeeinbringung) erzwungen werden.

Muss das Biogas auf sehr niedrige Taupunkte aufbereitet werden, so kommt dieses Verfahren

zum Einsatz, wobei eine Vortrocknung wie oben erklért nicht erforderlich ist.

Als Adsorbens kommen hier Silicagele, Aluminiumoxide oder anorganische Molekularsiebe
zum Einsatz, die unter erhohtem Druck in der Lage sind niedrigere Taupunkte zu realisieren.
Aufgrund der erforderlichen Regenerationszeit kommen zwei parallele Adsorber zum Einsatz
die abwechselnd beschickt werden. Dies stellt einen kontinuierlichen Reinigungsprozess bei

Beriicksichtigung der Desorptionszeiten sicher.

In der Praxis hat sich gezeigt, dass bei einem Gasdruck von 7 — 10 bar ein Taupunkt von bis

zu -60 °C moglich ist.

¥ Diese Stoffe werden Adsorbens genannt.
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4.2.2 Die Abtrennung von H,S

Es gibt zwei unterschiedliche Herangehensweisen, um Schwefelwasserstoff aus dem Biogas
zu entfernen: Einerseits kann im Fermenter noch vor der Bildung von H,S préventiv
regulierend eingegriffen werden, andererseits gibt es Verfahren, die eine Abscheidung am

Produktgas selbst betreiben.

4.2.2.1 Fermenter-interne Verfahren

Eisensalze

Das Beifiigen von Eisenschlimmen oder —salzen bewirkt bereits im Reaktor eine Bindung der
dort anfallenden Sulfide, die sich fiir die Bildung von Schwefelwasserstoff verantwortlich
zeigen. Es wird also Eisensulfid (FeS) gebildet und somit in weiterer Folge die Entstehung

von H,S verhindert.

GrofBtenteils kommt dabei Eisenchlorid zum Einsatz, das ausgesprochen stabile Eisensulfide
bildet wund im Reaktor verbleibt. Je nach Dosierung und tatsdchlicher
Produktgaszusammensetzung konnen dabei H,S-Gehalte von 500 — 100 ppm’ erreicht

werden.
Diese Art der Schwefelwasserstoff-Abtrennung ist speziell bei Kofermentationsanlagen weit
verbreitet, da die Investitionskosten (Aufbewahrungsbehilter fiir das Eisenchlorid und

Dosiersystem) gering sind.

Insitu-Entschwefelung

Bei diesem Verfahren handelt es sich um eine Vorgehensweise, die auf einer rein
biologischen Verminderung des H,S-Gehalts beruht. Mit Hilfe kleiner Pumpen wird
Sauerstoff auf die Oberfldche des Géarguts geblasen, was in dem anaerob arbeitenden Reaktor
einen Bereich schafft, in dem Thiobakterien auf aerobem Weg Schwefelwasserstoff zu

elementaren Schwefel bzw. Schwefelsdure umsetzen konnen. Welche Form das Endprodukt

? ppm = parts per million und kann fiir H,S wie folgt in eine Massenangabe umgerechnet werden: 1 ppm H,S =
1,42 mg/m’
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annimmt héngt stark von den Bakterien ab. Giinstig sind solche, die reinen Schwefel
produzieren, da sich sonst eine sehr saure Umgebung mit niedrigem pH-Wert und den damit
verbundenen Korrosionsproblemen ausbildet. Diese Mikroorganismen miissen nicht zugesetzt
werden sondern sind bereits zahlreich im Gérgut vorhanden sind. Allerdings sind eigene

Besiedlungsflachen und geeignete Bedingungen fiir die Bakterien vorzusehen.

Von entscheidender Bedeutung ist auch die Menge an Sauerstoff die eingeblasen wird. Bei
einer iibermiBigen Einbringung kommt es zu einer Storung im Vergirungsprozess (die
Methanbildner brauchen eine anaerobe Umgebung), die Biogasausbeute nimmt stark ab und
es kommt zu einer neuerlichen H,S-Bildung. Weiters kann ein bestimmtes

Mischungsverhéltnis von Sauerstoff, Methan und Inertgas zu Explosionsgefahr fiihren.

4.2.2.2 Reinigung aullerhalb des Fermenters

katalytische Aktivkohle

Bei diesem Verfahren arbeiten zwei adsorbierend wirkende Aktivkohlefilter, die in Serie
geschalten werden. Das Biogas durchstromt diese unter erhdhtem Druck und Temperatur und
wird von dem Schwefelwasserstoff befreit, der durch katalytische Oxidation in elementaren

Schwefel und Wasser umgesetzt wird.

Fir das Verfahren ist es zwingend erforderlich, dass das Produktgas noch einen
Wasserdampfgehalt von mindestens 1 Vol.-% und eine gewisse erforderliche
Sauerstoffmenge aufweist, wobei zu beachten ist, dass mit dem Sauerstoff auch die

Stickstoffkonzentration im Biogas zunimmt und damit der Brennwert reduziert wird.

Die Serienschaltung stellt sicher, dass eine kontinuierliche Abscheidung des ungewiinschten
Nebenprodukts erfolgen kann. Zu Beginn ist lediglich der erste Filter aktiv und trennt H,S ab,
doch sobald sich dort ein gewisser Sattigungsgrad einstellt, bricht der Schwefelwasserstoff
durch und der zweite Filter tritt in Aktion. Durch eine permanente Messung des
Schwefelwasserstoffgehalts vor und nach dem Filter ldsst sich der Zeitpunkt feststellen, an
dem die H,S-Konzentrationen vor und nach dem Filter gleich groB3 sind. Dies signalisiert die
Notwendigkeit, die Aktivkohle in der ersten Stufe auszutauschen. Um auch die zweite Stufe

voll auszulasten, wird nun diese vorgeschaltet und voll belastet. Ist ein Filter nicht weiter

Seite 36



4. Reinigungsverfahren

einsetzbar, so wird er an den Hersteller retourniert und dort entweder regeneriert oder unter

Energiegewinnung verbrannt.

Um eine Steigerung der Adsorptionsfahigkeit zu erreichen, wird die Kohle mit Kaliumjodid
oder Jod und Eisen angereichert. Durch diese MaBnahmen kann eine Schwefelaufnahme von
1 kg pro kg Aktivkohle und somit eine Standzeit von einem Jahr und lénger erreicht werden.

Eine Absenkung des Schwefelwasserstoffgehalts von 500 — 5000 mg/m’® auf 1 mg/m’ ist

realisierbar.

Biotropfkorper

Im Wesentlichen beruht diese Technologie auf der In-Situ-Entschwefelung, allerdings wird

bei der Biotropf-Methode der Prozess ausgelagert und findet in eigenen Behiltern auB3erhalb
des Fermenters statt, (Schema siehe Bild 12).

]
=
]
£
2
["]
3 gl Abfluss (FL. pH < 7)
. "+ S8 (elem. Schwefel)
[
Fl. vom Fermenter/
anderswo (pH <7)
Y ¥
T e O e R @
‘ m S ~— pH
Umwiiltzpumpe

Bild 12: Schema einer Biotropfkdrperanlage, [5]

Die fiir den Abbau von H,S verantwortlichen Thiobazillen werden auf einem Trigermaterial
angesiedelt und dort mit einem Nahrstoff versorgt, bei dem es sich im Normalfall um dem

Fermenter direkt entnommene Substratfliissigkeit handelt. Das Biogas wird von unten in den
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Behilter eingebracht und steigt durch die geringe Dichte bis an das obere Ende. Auf diesem
Weg passiert es die Filter und wird dort von den Mikroorganismen von Schwefelwasserstoff
befreit. Die Spiilfliissigkeit durchlduft dabei einen stindigen Kreislauf und iibernimmt auch
die Funktion der Reinigung des Tridgermaterials, indem es den gebildeten Schwefel wieder
ausspiilt. Um eine Erhohung der Schwefel- bzw. der Sulfatkonzentration im System zu
verhindern wird permanent ein Teil der alten Fliissigkeit abgefiihrt und neue hinzugefiigt,

wobei kurze Spiilungen im Ausmalfl von wenigen Minuten pro Stunde ausreichend sind.

Die Technologie ist inzwischen soweit ausgereift, dass eine Reduktion des Schadstoffs um

90 % erreicht werden kann.

4.2.3 Die Abtrennung von Ammoniak

Eine Untersuchung an zehn verschiedenen Biogasanlagen in Bayern hat ergeben, dass der
Ammoniak-Gehalt bei durch Fermentation erzeugtem Produktgas durchwegs unter 1,5 mg/m3
liegt. Dieser Wert stellt auch bereits ein Extremum dar und wird lediglich bei einer Anlage

erreicht. Bei acht der untersuchten Anlagen lag der Wert stets unter 0,1 mg/m’, [5] S.172.

Die OVGW-Richtlinie G 31 sieht vor, dass das Biogas ,technisch frei* von Ammoniak sein
muss, was bedeutet, dass keine Einschrinkung der Betriebsfahigkeit der Endabnehmergeréte
durch diese Stoffes stattfinden darf. Da die Anteile am Biogas ausgesprochen gering sind und
des Weiteren eine Abtrennung von NHj3 im Zuge der Kohlendioxidreduktion (im Speziellen
bei der Druckwasserwésche) stattfindet (Details siehe 4.2.5) ist es nicht angebracht, eine

Vorrichtung nur zu diesem Zweck in die Gesamtanlage zu integrieren.

Seite 38



4. Reinigungsverfahren

4.2.4 Die Abtrennung von Stickstoff und Sauerstoff

GroBere Mengen an Stickstoff oder Sauerstoff miissen separat iiber Aktivkohlen oder
Membrantrennverfahren abgeschieden werden, was zu einer deutlichen Erhéhung der
Anlagenkosten flihrt. Um das zu vermeiden ist es zweckdienlich, bereits die Entstehung dieser

Komponenten zu verhindern.

Stickstoff und Sauerstoff kommen nur bei der Entschwefelung als Luftbestandteile bewusst
zum Einsatz und stellen dort ein notwendiges Betriebsmittel dar. Erfolgt die Dosierung in zu
hohem Mafe, so findet sich im Produktgas eine erh6hte Konzentration der beiden Stoffe und
die Gefahr der Korrosion durch Sauerstoff entsteht. Wird der Entschwefelungsprozess
adédquat tiberwacht und Luft in richtigem Mal3e zugefiihrt, aber dennoch eine iberméBige O,-
und Njy-Konzentration im Produktgas festgestellt, so ist das ein sicherer Hinweis auf

Leckagen im Reaktor bzw. den Gasleitungen.

Eine kontinuierliche Uberwachung der beiden Werte erscheint aus Griinden der
Betriebssicherheit und Prozessstabilitdt unerlédsslich, eine eigene Vorrichtung zum Verhindern
unzuldssiger Werte ist allerdings bei ordnungsgemiflem Betrieb eines Fermenters nicht

notwendig.

4.2.5 Die Abtrennung von CO,

Der Kohlendioxid-Gehalt stellt den zweitgroBten Anteil am Rohbiogas dar, da circa 40 % des
Produktgases aus der Fermentation CO, ausmachen. Aufgrund der Tatsache, dass nach der
Abtrennung dieses Stoffes iiberwiegend CH, iibrig bleibt, wird dieser Vorgang auch

Methananreicherung genannt.

Tretter, [5], hat festgestellt, dass mit einem Anteil von 55,2 % die Druckwasserabsorption bei
der CO, Abtrennung das in Europa am héufigsten angewandte Verfahren darstellt, gefolgt
von der Adsorption am Kohlenstoffmolekularsieb (KMS) mit 25,9 %. Diese Varianten sind
demnach die géngigsten Optionen und werden nachfolgend beziiglich ihrer Funktionsweisen

erlautert.
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Eine Ubersicht iiber die einzelnen Verfahren gibt die Tabelle 6:

Technologie Anwendungen Prozentanteile
Druckwasser 32 55,2 %
Adsorption am KMS 15 25,9 %
Gaspermeation 5 8,6 %
Membranabsorption 1 1,7 %
Selexol 1 1,7 %
Kryotechnik 1 1,7 %
unbekannt 3 5,2 %

Tabelle 6: Ubersicht iiber die Methanisierungsverfahren und deren Anwendungshiufigkeit in

Europa, [5]

4.2.5.1 Druckwasserwische mit Regeneration (DWW)

Die Grundidee dieses Reinigungsverfahrens beruht auf der Tatsache, dass sich Ammoniak,
Schwefelwasserstoff und Kohlendioxid in Wasser deutlich besser 10sen als Methan. Zur

Verdeutlichung dieses Umstandes dient die Tabelle 7:

Stoff Loslichkeit in Wasser bei 1 bar Druck des gelosten Gases [mmol/(kg bar)]

0°C 25°C
CO, 75 34
H,S 205 102
NH; 53.000 28.000
CH4 2,45 1,32
Luft 1,27 0,72

Tabelle 7: Loslichkeit unterschiedlicher Stoffe in Wasser, [5]

Wird der Umstand beriicksichtigt, dass die Loslichkeit pro kg und bar angegeben ist, so lésst
sich feststellen, dass bei einem Druck von 10 bar theoretisch 3 Liter Kohlendioxid in einem

Liter Wasser gelost werden konnen. Dieser Wert ist zwar durch die begrenzte
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Aufenthaltsdauer des Gases im Wasser nur bedingt umsetzbar, aber immerhin kénnen 80 bis

90 % dieses Wertes erreicht werden.

Upgraded Bioga
97-898% CH,
2% CO,
0-1% Inertz

DRIER

FLASHING-TOWER

SKRUBEBER
Upgraded Biogas
97-98% CH:
2% CO,
0-1% Inert gas

65% CH
-80°C Dew point *

I5% CO,

Ca: Shar.G
INLET

SEPARATO
COMPRESSOR

Raw Biogas in
63% CH, WATER
35% CO,

PUMP
= 30mbarG -—%

Bild 13: Schema einer DWW-Anlage, [6]

Bild 13 zeigt schematisch eine derartige Anlage samt den dazugehdrigen Prozessdaten, wobei
der ,Inlet Separator und der ,,Drier* in keinem direkten Zusammenhang mit der CO;-
Abtrennung stehen. Sie bewirken lediglich eine grobe Vorreinigung bzw. die Trocknung des

Gases und wurden bereits in Kapitel 4.2.1 behandelt.

Um die gesteigerte Absorptionsfdhigkeit bei erhohtem Druck ausnutzen zu konnen, wird das
Rohgas in einer zweistufigen Kompressoranlage zuerst auf ca. 3 bar, in der zweiten Stufe auf
9 bar komprimiert. Dieser Vorteil bleibt aber nur erhalten, wenn auch die Temperatur des
Gases niedrig bleibt (sieche Tabelle 6). Aus diesem Grund wird das Biogas nach der
Kompression wieder abgekiihlt und die so entstandene Abwidrme kann zur
Fermenterbeheizung genutzt werden. Da durch den erhdhten Druck Wasser nach jeder Stufe
kondensiert, findet jeweils eine Abscheidung desselben statt. Das komprimierte Gas wird nun
von unten in die Absorptionssdule, den so genannten ,,Skrubber”, geleitet und dort im
Gegenstromverfahren mit Wasser durchflutet, wobei dieses die unerwiinschten Stoffe CO,,
H,S und NHj aufnimmt. Derartig gereinigtes Biogas verldsst oben die Séule und wird noch

weiter getrocknet.
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Das mit den Schadstoffen beladene Wasser wird von der Absorptionssdule in die erste
Desorptionssédule (,,Flashing-Tower) gepumpt und einer ersten Entspannung zwischen
Reinigungs- und Umgebungsdruck unterzogen. Durch die dort stattfindende Druckreduktion
wird ein GroBteil des geldsten Methans wieder freigesetzt und um die Verluste zu minimieren
wieder der zweiten Kompressorstufe zugefiihrt. In weiterer Folge wird das Wasser in die
zweite Desorptionssdule den so genannten ,,Stripper-Tower* geleitet, um durch die Zufuhr
von Frischluft einer endgiiltigen Desorption unterzogen zu werden. Da bei diesem Vorgang
auch Wasser aus dem System geblasen wird, kommt es an dieser Stelle zur Zufuhr von

Frischwasser und das so aufbereitete Wasser wird wieder der Absorptionssidule zugefiihrt.

Mit der Druckwasserwésche kann der CO,-Gehalt des aufbereiteten Biogases auf unter 2
Vol.-% gesenkt und somit den Anforderungen der OVGW Rechnung getragen werden.
Betrigt die Schwefelwasserstoffkonzentration beim Rohgas nicht mehr als 300 mg/Nm’, so
ist eine Absenkung auf < 5 mg/Nm’ realisierbar und auch bei diesem kritischen Stoff den
Anspriichen der OVGW entsprochen. Bei hoheren H,S Werten des Rohgases ist eine
Vorentschwefelung unablissig. Diese kann mit den weiter oben genannten Verfahren erzielt
werden. Die dritte gefdhrliche Komponente, Ammoniak, liegt schon im Rohgas nur in
geringer Konzentration vor und kann aufgrund der hervorragenden Loslichkeit in Wasser, bei
Bedarf, ausreichend gut entfernt werden. Das so gereinigte Biogas steht am Ende des
Prozesses mit einem Druck > 8 bar zur Verfligung und kann somit in eine druckerhdhte

Erdgasleitung (Netzebene 3) eingespeist werden.

Betragen der Stickstoff- und der Sauerstoff-Gehalt im Rohgas in Summe weniger als
1 Vol. % so ist es mit der Druckwasserwésche mdglich, einen dauerhaften Methangehalt von
97 Vol.-% zu erhalten. Da sich bei hoheren N, und O, Konzentrationen der Methangehalt
entsprechend verringert, ist es nicht zuletzt auch aus Sicherheitsgriinden (Explosionsgefahr!)

zwingend erforderlich, jeglichen Lufteintrag'® in das System zu verhindern, [6].

Ein Problem stellt momentan noch das Abgas aus der zweiten Desorptionssdule dar, da in
diesem Gas ca. 2 Vol % des Methanvolumens im Roh-Biogas enthalten sind. Die empfohlene
Weiterverarbeitung dieses Abgases beinhaltet einen Biofilter, der lediglich in der Lage ist,
den Schwefelwasserstoff abzuscheiden, aber das Methan, das einen hohen Beitrag zum

Treibhauseffekt leistet, nicht unschédlich machen kann. Um Gase mit geringem CHy -Gehalt

10 Luft besteht im Wesentlichen zu 78 % aus Stickstoff und 21 % aus Sauerstoff,
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zu verbrennen, bedarf es aufwindiger Technologien (katalytische Oxidation unter hohen
Temperaturen), deswegen erfolgt in der Praxis keine spezielle Nachbehandlung in Bezug auf

Methan.

Die jédhrliche Verfiigbarkeit einer derartigen DWW-Anlage wird von Herstellerseite mit 95 %

(8.322 Stunden) angegeben, ist allerdings nicht mit Volllaststunden gleichzusetzen.

4.2.5.2 Druckwechsel-Adsorption am Kohlenstoffmolekularsieb

Das Herzstiick einer derartigen Anlage stellt das Kohlenstoffmolekularsieb (KMS) dar, bei
dem es sich um einen speziellen Aktivkohlefilter handelt. Es wird eine spezielle Struktur
erzeugt, die es den kleineren Molekiilen wie CO,, H,O, N, und O, erlaubt schneller als
Methan in die Poren einzudringen. Die Aufnahmefihigkeit des Filters wird maBgeblich durch
Druck, Temperatur und Stromungsgeschwindigkeit beeinflusst. Ist die Grenze erreicht, so
beginnen die abzutrennenden Stoffe durchzudringen und die erforderliche Reinheit des

Biogases kann nicht mehr sichergestellt werden.

Reingas
st' J
Abtrennung | Seiilgas
Roh-Biogas
g | CH,-
| Gewinnung
Kondi- |
Kompressor tionierung |
| Vakuum-
_Q_ | Pumpe
Wasser- | { D
abscheider {
Riickfilhrung von l ]
Entspannungsgas
Kondensat

Druck

Phase A PhaseB PhaseC PhaseD

Bild 14: Schema einer PSA-Anlage, [5]

Bild 14 zeigt schematisch den Aufbau einer Druckwechseladsorptionsanlage''. Wichtig ist,

dass der Schwefelwasserstoff bereits vor dem Passieren eines derartigen Filters abgeschieden

H engl. ,,Pressure Swing Adsorption” PSA
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wird, da er sich andernfalls dort festsetzt und sich auch bei einer durch Desorption

stattfindenden Reinigung nicht aus dem KMS 16st.

Ein KMS wird in vier Phasen betrieben, die sich zyklisch wiederholen (sieche Grafik Bild. 14).
In der ersten Phase (,,Phase A*) wird der Adsorber mit unter Druck stehendem Biogas
beschickt. Der Filter ist noch unverbraucht und kann die oben beschriebene
Methangewinnung bewirken. Nach drei bis fiinf Minuten beginnt die Phase B in zwei Stufen
die Desorption einzuleiten. Wie aus der Grafik ersichtlich findet ein Druckausgleich von
Betriebsdruck auf Umgebungsdruck statt. Wurde im Inneren des Adsorbers der gewiinschte
Umgebungsdruck erreicht, so startet in der Phase C zuerst eine Vakuumpumpe die
Evakuierung des Filters'?, um danach mit Reingas (bereits gereinigtes Biogas) eine Spiilung
und somit auch die vollkommene Entladung des KMS vornehmen zu koénnen. Phase D
gliedert sich wieder in zwei Stufen, wobei im ersten Schritt ein Druckaufbau stattfindet. In
Zuge dessen wird dem evakuierten Adsorber Biogas von dem Filter, der sich gerade in Phase
B (Druckabbau) befindet, zugefiihrt. Im zweiten Schritt wird das KMS wieder mit

komprimiertem Rohgas beschickt und der Prozess wird wieder bei Phase A fortgesetzt.

Da ein Adsorber wihrend seines Betriebs vier unterschiedliche Phasen durchlduft, sind
zwingend vier KMS vonndten, um einen kontinuierlichen Betrieb gewihrleisten zu konnen.
Ein versetzter Betriecbsmodus der einzelnen Filter stellt sicher, dass zumindest einer die
Aufgabe der Biogasreinigung wahrnehmen kann. Weiters unterstiitzen sich die Adsorber
wechselseitig sowohl durch Bereitstellung von Reingas zur Desorption, als auch durch den

Druckaufbau in den evakuierten Kammern nach der Desorption.

Der gesamte Methanverlust betrdgt bei dieser Aufbereitungsvariante 2 bis 3 Vol.-%. Dieser
Wert wird durch eine Riickfiihrung des zur Desorption verwendeten Reingases zum
Kompressor und somit eines zusitzlichen Reinigungsschrittes erreicht. Das aufbereitete
Biogas liegt im Idealfall mit einer CO,-Konzentration von < 1 Vol.-% vor, der Methangehalt
erreicht Werte > 97 Vol.-%. Durch die teilweise Entfernung von Stickstoff und Sauerstoff
wird die Uberschreitung von hdchstzulissigen Konzentrationen dieser Komponenten
verhindert und die Betriebssicherheit der Anlage gewéhrleistet. Der Druck dieses Reingases
liegt zwischen 4 und 10 bar und ermoglicht somit eine unmittelbare Einspeisung in

Erdgasleitungen mit erh6htem Druckniveau, [7].

> Die Desorption findet bei einem Druck von 0,05 bar absolut statt.
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Laut Hersteller kann die Anlage fiir 8.600 Stunden pro Jahr betrieben werden, was einer
Verfiigbarkeit von 98 % gleichkommt. Auch hier ist zu beachten, dass es sich dabei nicht um

Volllaststunden handelt!

4.2.5.3 Gaspermeation

Als weiteres hoffnungsvolles Aufbereitungsverfahren sei noch die Gaspermeation an der

trockenen Membran erwihnt.

Dieses Verfahren macht sich den Umstand zu Nutze, dass unterschiedliche Molekiile
verschieden schnell durch eine permeable Membran transportiert werden konnen. Bei einer
entsprechenden Materialwahl (bspw. Zelluloseacetat) gelangen Kohlendioxid und
Schwefelwasserstoff deutlich schneller durch die Polymermembran als beispielsweise
Methan. Die treibende Kraft hinter dieser Komponentenabtrennung ist ein auf der Rohbiogas-

Seite notwendiger Uberdruck in der Hohe von etwa 40 bar.

Retentat (CO,-arm) Retentat (CO,-arm)
T

Membran-
modul

Permeat (CO,reich)
-

Bild 15: Schema der Gaspermeation an der trockenen Membran, [5]

Bild 15 zeigt, dass an der Membran der urspriingliche Biogas-Strom in zwei Massenstrome
geteilt wird. Einerseits entsteht das Permeat, welches die Membran durchdrungen hat und im
Wesentlichen aus CO, und H,S besteht, andererseits wird das Retentat, das nun einen
erhohten Methangehalt aufweist und zur energetisch hoherwertigen Weiterverwendung

gedacht ist, erzeugt.

Um den Methangehalt im aufbereiteten Produktgas zu erhohen, werden mehrere derartige
Module in Serie geschalten. Ein wesentlicher Nachteil dieser Methode liegt in dem Umstand,

dass Methan, obwohl schlechter als die ungewiinschten Komponenten, sehr wohl durch die

Seite 45



4. Reinigungsverfahren

Membran durchdringen kann und daher, speziell bei einer Serienschaltung, mit einem relativ

hohen Methanverlust zu rechnen ist.

Das unten angefiihrte Bild 16 verdeutlicht den Zusammenhang zwischen Methanausbeute,

Methangehalt im gereinigten Produktgas und Anzahl der Module.

100
95
90
85
80
75
70
65
60

Methanausbeute [%]

— Methangehalt [Vol.-%]
—— Methanausbeute

2 3

Anzahl der in Serie geschalteten Module

Bild 16: Methanverlust bei der Gaspermeation

Es ist ersichtlich, dass bei hohen Anforderungen an die Methanqualitit mit entsprechenden

Verlusten von 9 — 30 % bei der Methanausbeute gerechnet werden muss. Vergleichsweise

liegt der Methanverlust bei einer Aufbereitung durch Druckwechseladsorption bei 2-3 %, bei

der Druckwasserwische sogar unter 2 %.

Ein weiteres Problem liegt in den momentan noch nicht genau definierten Standzeiten der

einzelnen Module. Allgemein wird eine Lebensdauer von ca. 3 Jahren als Richtwert

herangezogen, wobei Langzeitversuche gezeigt haben, dass die Leistung solcher Membrane

bereits nach 2 Jahren um etwa 20 % abnehmen kann.
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4.2.5.4 Marktreife

Sowohl die Druckwasserwésche, als auch die Druckwechsel-Adsorption am
Kohlenstoffmolekularsieb haben mittlerweile marktreife erlangt. Sie werden seit iiber 10
Jahren zur Methananreicherung eingesetzt und sind auch fiir kleine Massenstrome erhéltlich,
wobei die Kosten pro Kubikmeter Produktgas mit der GroBe der Anlage deutlich geringer
werden (Néheres siche Kapitel 7).

Die Gaspermeationstechnik fiir die Biogasaufbereitung auf Erdgasqualitit befindet sich noch
in der F&E-Phase, allerdings wird an vielen Forschungsinstituten speziell an einer

Gaspermeation im Niederdruckbereich (6 — 16 bar) geforscht, [11].
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5. Einspeisung in das Erdgasnetz

5.1 Anforderungen seitens der OVGW

Die seitens der OVGW gestellten Anforderungen im Hinblick auf die Gasbegleitstoffe
wurden bereits in Kapitel 4 vorgestellt. Die Plausibilititserkldrungen zu diesen Restriktionen
wurden ebenfalls dargelegt (Kapitel 4.1), sind aus Sicherheitsgriinden notwendig und

erlauben keine Adaption hinsichtlich groBziigigerer Werte.

Die OVGW hat in der Richtlinie G 31 noch weitere Bedingungen beziiglich der
brenntechnischen Daten zum Transport eines Gases im Osterreichischen Erdgasnetz

festgelegt. Tabelle 8 zeigt die gestellten Anspriiche:

Brenntechnische Kenndaten

Bezeichnung Kurzzeichen Einheit Wert
Wobbe Index W kWh/Nm’ 13,3 bis 15,7
MJ/Nm’ 47,7 bis 56,5
Brennwert H, kWh/Nm’ 10,7 bis 12,8
MJ/Nm’ 38,5 bis 46,0
relative Dichte d 0,55 bis 0,65

Tabelle 8: Brenntechnische Daten der OVGW Richtlinie G 31

Der Wobbe-Index kennzeichnet die Austauschbarkeit verschiedener Gase untereinander

hinsichtlich der Wéarmebelastung von Gasgeridten und muss zwingend eingehalten werden, um

die Funktion der Endabnehmergerite nicht zu beeintrichtigen.

Er kann wie folgt ermittelt werden:

Es bedeuten: W, =

Wobbe-Index




5. Einspeisung in das Erdgasnetz

H, Brennwert

d = relative Dichte

Dieser Index stellt nur eine Variante zur Beurteilung der Austauschbarkeit dar und darf nicht
isoliert vom Verhalten der einzelnen Gasbegleitstoffe betrachtet werden. So kann zum
Beispiel der Wobbe-Index zwar innerhalb der zuldssigen Grenzen liegen, das Gas aber
einzelne Komponenten enthalten, die fiir den Betrieb kritische Kondensationspunkte

iberschreiten und in weiterer Folge Anlagenteile beschadigen.

Der Brennwert setzt sich zusammen aus der Warmemenge, die durch die Verbrennung von
einem Normkubikmeter Gas frei wird, plus der Kondensationswirme, die durch Riickkiihlung
des Abgases auf 25° C und der damit verbundenen Kondensation des gasformigen Wassers

entsteht.

H; = Verbrennungswirme + Kondensationswiarme

Die relative Dichte entspricht dem Verhéltnis der Dichte eines trockenen Gases zur Dichte
trockener Luft, wobei sich beide Gase im physikalischen Normzustand'® befinden. Die Dichte

von Luft betrigt 1,293 kg/Nm’.

5.2 Diskussion der Gasqualitat

Nach momentanem Stand (September 2005) miissen Einspeiser die OVGW Richtlinie G 31
(siehe oben) zu erfiillen. Ergiinzend dazu wird aktuell eine OVGW Richtline G33 erarbeitet,
die speziell auf Anforderungen an regenerative Gase eingeht. Diese Regelwerke schreiben
verbindlich einzuhaltende Gasqualititen vor und berechtigen bei deren Erfiillung zum
Transport im bestehenden Osterreichischen Gasnetz. Die G33 muss nach Fertigstellung noch

in die sog. ,,Sonstigen Marktregeln* (siche auch unter www.e-control.at) aufgenommen

werden.
" Normdruck pn=1.01325  mbar
Normtemperatur T,=273,15 K bzw.  0° Celsius
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Tabelle 9 stellt die Forderungen im direkten Vergleich zu Rohbiogas und Erdgas dar:

_ _ OVGW G 31
Komponente Bezeichnung Rohbiogas ” Erdgas
Anforderungen

' 97,38 Vol.-
CH4 Methan 60 Vol.-% keine o
0

o 0,33 Vol.-
CO, Kohlendioxid 38,9 Vol.-% <2 Vol.-% o
0

0,0 Vol.-
H,S Schwefelwasserstoff 0,05 Vol.-% <0,0003 Vol.-% o
0

' Taupunkt -8°C | 0,0 Vol.-

H,O Wasser gesattigt

bei 40 bar %

0,0 Vol.-
H, Wasserstoff 0,5 Vol.-% <4 Vol.-% o
0

0,0 Vol.-
O, Sauerstoff 0,1 Vol.-% <0,5 Vol.-% o
0

. 0,93 Vol.-
N, Stickstoff 0,4 Vol.-% <5Vol.-% o
0

0,0 Vol.-
NH; Ammoniak 0,05 Vol.-% technisch frei o
0

Tabelle 9: Gasqualitdten und Anforderungen, [23]

5.2.1 Brennwert

Es wird zwar seitens der OVGW in der G 31 kein Mindestgehalt fiir Methan vorgeschrieben,
allerdings zeichnet CH, aufgrund des hohen Brennwertes von 39,819 MJ/Nm® (bzw. 11,0608
kWh/Nm®) hauptsichlich fiir das Erreichen des notwendigen Brennwerts und somit auch des
Wobbe-Indexes verantwortlich. Es gilt, den Methangehalt zu erhdhen, indem Kohlendioxid
abgetrennt und auf diesem Wege das Gesamtvolumen reduziert, allerdings der CH4-Gehalt im

aufbereiteten Produktgas stark erhoht wird.

' Bei idealen Gasen entsprechen Mol-% Vol.-%.
Die Umrechnung von mg/Nm’ erfolgte unter Zuhilfenahme der Molmasse fiir H,S (M = 34,081 g/mol) und dem
Normvolumen Vy = 22,414 m3/km01, [8]
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Einen weiteren Beitrag leisten noch Wasserstoff und Schwefelwasserstoff (N,, O, und CO;
sind inert und liefern daher keinen Beitrag zum Brennwert), allerdings wird H,S so stark
limitiert, dass er keine Relevanz mehr fiir den Brennwert hat - im Gegensatz zu Wasserstoff,
der mit erlaubten 4 Vol.-% noch einen kleinen Teil zum Erreichen des unteren Grenzwertes

beitragt.

Wird in einer ersten Annahme davon ausgegangen, dass es moglich wire, Kohlendioxid
vollstédndig aus dem Produktgas zu entfernen, der Methanverlust im System bei 2 Vol.-% liegt
und vernachléssigt man den geringen Ammoniak- sowie den Schwefelwasserstoff-Gehalt,
dann ergeben sich nach folgenden einfachen Uberlegungen die Maximalwerte fiir CH,, Ha, N,

und O,.

Vol.-% Anteile im Roh- Vol.-% Anteile im
Komponenten

Biogas gereinigten Biogas

CH4 58 % 98,3 %

H, 0,5 % 0,85 %

0, 0,1 % 0,17 %

N» 0,4 % 0,68 %

Gesamt 59 % 100 %

Tabelle 10: Gegeniiberstellung Rohgas — Produktgas, [5]

Unter Zuhilfenahme der einzelnen Brennwerte fiir reine Stoffe nach DIN 51850 berechnet

man den maximalen Brennwert zu:

0,983%39,819* MJ3 +0,0085*12,745* MJ3 =39,2504 MJ3
Nm Nm Nm
Dies entspricht einem Brennwert von —39’32204 =10,9028 * ;Wil
, m

Wird in einer weiteren Annahme der Wasserstoff-Gehalt vernachléssigt und der Brennwert
von Methan betrachtet, so sind 96,74 Vol.-% CH4 erforderlich um einen Brennwert von

10,7 kWh/Nm?® zu erreichen.
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H 3
S = Xy bzw. 10,7kWh/ Nm = 0,96738*100%
Hy o 11,0608k / Nm

Unter Beriicksichtigung eines realistischen Wasserstoff-Anteils von 0,82 Vol.-% (H, wird bei
keinem Verfahren vollstindig entfernt) ergibt sich die Hohe des von Methan abzudeckenden
Brennwertes zu 10,67097 kWh/ Nm?. Dieser Wert bedarf eines CH4-Gehalts im aufbereiteten
Produktgas von 96,47 Vol.-%. Sowohl die Aufbereitung mittels Druckwasserwésche, als auch
die Kohlendioxidabtrennung am Kohlenstoffmolekularsieb sind in der Lage, diesen Wert zu

gewdhrleisten.

5.2.2 Relative Dichte, Wobbe-Index

Die relative Dichte des Produktgases, die auch erforderlich ist, um den Wobbe-Index zu
bestimmen, kann leicht unter Zuhilfenahme der DIN 51850, der Zusammensetzung des

aufbereiteten Biogases und der Dichte von Luft ermittelt werden.

Komponente Dichte [kg/Nm’] Vol.-% im Produktgas
Methan 0,717 96,5
Kohlendioxid 1,977 1,9
Stickstoff 1,250 0,656
Sauerstoff 1,429 0,164
Wasserstoff 0,090 0,82
Schwefelwasserstoff 1,539 0,0003
Luft 1,293
Gesamtdichte 0,74069
relative Gesamtdichte 0,5728

Tabelle 11: relative Dichte des Produktgases

Die Anforderung an die relative Dichte des Gases stellt kein Problem dar.

Der Wobbe-Index berechnet sich nach der in Kapitel 5.1 angefiihrten Formel und mit den

ermittelten Werten fur relative Dichte und Brennwert zu:
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w, =0T W, = 14,1476 KVh

0,572 m’

Dieser Index muss laut OVGW RL G 31 zwischen 13,3 und 15,8 kWh/Nm® liegen und

behindert die Einspeisung von aufbereitetem Biogas in das dsterreichische Erdgasnetz nicht.

5.2.3 Anforderungen an den Wassertaupunkt, H,S- und NH;-Anteil

Mit der in Kapitel 4.2.1 dargestellten Adsorptionstechnik kann Biogas auf einen Taupunkt
zwischen -30 bis -60 °C, bei einem Druck von 7 — 10 bar getrocknet werden. Unter
Zuhilfenahme dieser Technologie ist es kein Problem, einen Taupunkt von -8° C bei 40 bar zu

erreichen'’.

Um den Schwefelwasserstoff-Gehalt zu reduzieren eignen sich mehrere der in Kapitel 4.2.2
erliuterten Verfahren. So werden unter Verwendung katalytischer Aktivkohlen H,S -
Konzentrationen von ca. 1 mg/Nm’, bei Reinigung in einem Biotropfkérper Reduktionen um
90 % und auch bei der Methananreicherung in der Druckwasserwésche Schwefelwasserstoft-
Werte < 5 mg/Nm® realisiert. Es ist ersichtlich, dass s@mtliche hier genannten Verfahren fiir

eine Aufbereitung auf G 31-Qualitit herangezogen werden konnen'®,

Der Ammoniak-Gehalt ist, wie in Kapitel 4.2.3 erwéhnt, bei den meisten durch Fermentation
erzeugten Gasen ausgesprochen gering und bedarf daher keiner weiteren Adaption um der
Richtlinie G31 gerecht zu werden. Sollten sich aufgrund der eingesetzten Gérsubstrate hohere
Konzentrationen einstellen, so ist es sinnvoll, fiir die Methananreicherung die
Druckwasserwéasche einzusetzen, da bei dieser Methode sehr hohe Reinheiten hinsichtlich des

NH;-Gehalts im Produktgas erreicht werden.

'° Plausibilititserkldrung: der Sittigungspartialdruck des Wasserdampfes ist iiberwiegend von der Temperatur
abhéngig. Der unterschiedliche Druck, bei konstanter Temperatur, wird iiber die Poynting-Korrektur
berticksichtigt, die bei einem Druck von 1 bar 1,00053 und bei 10 bar 1,00650 betrdgt und somit bei einer
Drucksteigerung um eine Zehnerpotenz, lediglich eine Differenz von 0,00597 ausmacht, [8] S. 285

'® So bedient sich zum Beispiel die ins Erdgasnetz einspeisende Biogasanlage der erdgas 06 in Pucking
(Oberdsterreich) der Biotropfkdrper-Technologie um die Richtlinie G 31 hinsichtlich der H,S-Konzentration
erfiillen zu kdnnen.
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5.2.4 OVGW Mitteilung G 33

Die momentan giiltige Fassung der G 33 (April 1992) ist eine Mitteilung beziiglich der
weiteren Verwendung von Deponiegasen. Dies bedeutet, dass sie informativer Natur ist und

noch keine verbindlich einzuhaltenden Daten enthilt.

Da das Interesse an biogenen Gasen und deren Einspeisung in Erdgasnetze steigt, sah sich die
OVGW veranlasst, die Mitteilung G 33 in eine Richtlinie (RL) umzuwandeln. So wird in
Zukunft nicht alleine die RL G 31, sondern auch die ,,neue RL G 33 ausschlaggebend fiir die
Zulassigkeit der Einspeisung von Biogasen in das bestehende Netz sein. Nachstehend wird

der Entwurf der RL G 33 vom 31.08.2005 dargestellt, [16].

Um den Brennwert von 10,7 kWh/Nm? einhalten zu konnen, wird in der RL G 33 ein unterer
Methan-Gehalt vorgeschrieben werden, mit dem Hinweis, dass eine alleinige CHs-
Konzentration von 97 % geniigt um den Anforderungen laut RL G 31 gerecht zu werden, was
auch nach eigenen Berechnungen (siche oben) verifiziert werden konnte. Weiters wird die
Summe der Inertgase (CO;, N;, O;) Ilimitiert und die mogliche Komponente
Kohlenstoffoxidsulfid (COS), die in der G 31 nicht erwdhnt wird, einer Restriktion
unterworfen werden. Diese Begrenzungen ergeben sich zwingend aus der Forderung nach

dem Mindest-Brennwert.

Zur Sicherstellung der FEinhaltung aller geforderten Grenzwerte gilt es, die Prozess-
bestimmenden Parameter kontinuierlich zu messen und zu dokumentieren. Um weitere, nicht
bekannte Schadstoffe ausschlieBen zu konnen, werden zwei seriell geschaltete
Aktivkohlefilter bzw. gleichwertige Techniken verlangt, zwischen denen periodische
Messungen durchzufiihren sind. Werden diese Filter nicht eingesetzt, so ist eine
kontinuierliche Messung vorzusehen, damit im Falle einer Qualititsverschlechterung des
Produktgases eine sofortige und automatische Unterbrechung der Einspeisung erfolgen kann.
Eine derartige Unterbrechung ist prinzipiell vorzusehen, da sich die Betriebsbedingungen im
Fermenter (somit auch die Zusammensetzung des Produktgases) laufend dndern kénnen und

der Netzbetreiber bzw. die Kunden schadlos zu halten sind.

In direktem Zusammenhang mit dem Erstellen des Netzzugangsvertrages stehen auch die

erforderliche Mengen- und Komponentenmessung zur Abrechnung, die eventuell
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vorzusehende Odorierung, die Sicherung des Druckniveaus im Netz und MaBBnahmen, die bei
einer moglichen Uberproduktion bzw. dem Ausfall (Wartungsarbeiten) getroffen werden und

seitens der OVGW in der RL G 33 vorgeschrieben werden..

Als weiteres Novum kann die Forderung nach hygienischer Unbedenklichkeit gesehen
werden. So wird in der ,,G 33 neu“ ein Gutachten, welches von autorisierter Stelle zu
verfassen ist, verlangt, in dem sowohl Voll- und Teillast-Betrieb als auch der Anfahrvorgang

zu beriicksichtigen sind.

Dartiber hinaus werden die Einspeisebedingungen insofern verschirft, als aus
sicherheitstechnischen Uberlegungen weder FCKW, noch Siloxane im Produktgas enthalten

sein dirfen.

5.3 Systemnutzungstarif

Die prinzipielle Abhdngigkeit von Erdgas als ,,back-up* fiir Spitzenverbrduche im téglichen
Lastgangsprofil ~ stellt die manchmal auftauchende Forderung nach einem

entfernungsabhingigen Systemnutzungstarif in Frage.

In Osterreich gilt fiir die Erdgasnetznutzung ein ,,Briefmarkensystem*, dies bedeutet, dass
unabhingig von der zuriickgelegten Strecke zwischen Einspeise- und Entnahmestelle,
innerhalb Osterreichs ein fixes Entgelt zu entrichten ist. Dies scheint sich auf den ersten Blick
potentiellen Biogaseinspeisern gegeniiber nachteilig auszuwirken, da eine Einspeisung in
erster Linie auf einer Ebene mit niedrigem Druckniveau sinnvoll scheint und somit seitens der
Biogashindler das bestehende Netz nur zur Uberbriickung von kurzen Distanzen genutzt
werden wird. Bei ndherer Betrachtung wird allerdings deutlich, dass nur durch Zufiigen von
Erdgas der tatsdchliche Bedarf abgedeckt werden kann, und somit indirekt auch der Rest des

Netzes wesentlich zu einer Deckung der erforderlichen Gasmenge beitragt.

Wire es im Bereich des Moglichen einen so genannten ,,Inselbetrieb®, d.h. die alleinige
Versorgung eines Gebietes durch einen Biogasproduzenten zu realisieren, so wére es sinnvoll,

lediglich fiir die benutzten Leitungen ein entsprechend geringeres Entgelt zu verrechnen. In
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einem derartigen Anlagenkonzept miissen dann aber auch Speicher existieren, welche den

Preis der Gesamtanlage weiter steigern.

5.4 Variante: Einspeisung von Biogas ohne CO,-Abtrennung

Nachfolgende Kapitel beschiftigen sich mit der, unter anderem in der von D. Hornbachner
et. al. (2005) verfassten Studie ,, Biogas-Netzeinspeisung. Rechtliche, wirtschaftliche und
technische Voraussetzungen in Osterreich* dargestellten Idee, die Qualititsanforderungen
hinsichtlich des  CO,-Gehalts am  Einspeisepunkt abzusenken, indem  die
Kohlendioxidabtrennung in geringerem Ausmall bzw. gar nicht betrieben und somit der

geforderte Mindestbrennwert von 10,7 kWh/m® unterschritten wird.

5.4.1 Abrechnungsproblematik

Da Biogasanlagen nur bedingt in der Lage sind Lastwechselvorgidngen zu folgen, gilt es als
Erstes abzukldren, ob die erzeugte Menge auch tatsidchlich abgenommen werden kann. Um
dies zu ermitteln wird der Sommertag mit der geringsten Erdgasabnahme als Referenz
herangezogen und direkt mit der durch den Fermenter erzeugten Menge an Gas verglichen.
Liegt der Verbrauch unter der erzeugten Biogasmenge so sind Speicher vonndten, die diese
kurzfristige Uberproduktion aufnehmen und zu gegebenen Zeiten wieder einspeisen kdnnen.
Als sinnvolle Zeitspanne fiir eine Pufferung wurde von dem Institut fiir Energetik und
Umwelt in Leipzig ein Zeitraum von sechs Stunden gewdhlt. Liegt die Mindestbedarfsmenge
tiber dem erzeugten Biogasstrom so ergeben sich keine Speicherprobleme, das Biogas kann
direkt eingespeist und zur Abdeckung des Grundbedarfs herangezogen werden. Da der
Lastgang allerdings bereits liber einen Zeitraum von 24 Stunden starken Schwankung
unterliegt und zusétzlich wesentlich mit der Jahreszeit variiert, ist es notwendig je nach

Bedarf Erdgas beizumischen.

Diese Beimischungen ziehen, bei einem niedrigeren Brennwert des Biogases,
Brennwertschwankungen bei den Kunden nach sich und bewirken, dass eine Abrechnung auf
Grundlage des Volumenstroms nicht mehr moglich ist. Vielmehr miisste die
Gaszusammensetzung bei jedem Kunden einzeln gemessen werden, um den tatsdchlichen

Heizwert des verbrauchten Gases, und somit den addquaten Preis, feststellen zu konnen.
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Es wiirde dem allgemeinen Rechtsempfinden widersprechen, einen konstanten Brennwert pro
Kubikmeter Gas zu verrechnen, unabhingig von der tatsichlichen Heizleistung. Fiir
Endabnehmer, die ,,zufdllig” nicht mit Biogas versetztes Gas erhalten, wére die gleiche

Heizleistung deutlich giinstiger.

5.4.2 Sicherstellung des Mindestbrennwertes beim Kunden

Einen weiteren, in der oben erwéhnten Studie nicht genannten Punkt, stellt die gezielte
Ausnutzung der in der OVGW RL G 31 festgelegten Grenzwerte dar indem biogene Gase
nicht entsprechend aufbereitet werden miissten und lediglich die Qualitdt am Entnahmepunkt

den Mindestanforderungen zu geniigen hitte.

Speisen in diesem Falle mehrere Biogasproduzenten hintereinander in dasselbe Netz ein,
wobei der erste Einspeiser seine Gasmenge bereits so dimensioniert, dass am Entnahmepunkt
der Mindestbrennwert von 10,7 kWh/Nm® geliefert wird, so konnte ein weiterer,
nachfolgender Einspeiser von Biogas mit niedrigerem Brennwert die Gasqualitit unter die
geforderten Werte senken. Der Netzbetreiber hitte in einer derartigen Situation keine
rechtliche Handhabe um einzelne Biogasproduzenten einer Mengenlimitierung zu
unterwerfen, was allerdings bei einem derartigen Szenario zwingend erforderlich wire um
einen storungsfreien Betrieb der Gasgerite garantieren zu konnen. Ein Absenken des
Mindestbrennwertes wiirde die Erbringung der Nennwérmeleistung, sowie die einwandfreie

Verbrennung in Frage stellen.

Da sdmtliche in Haushalten verwendeten Gerite einer europdischen Gerdtezulassung (CE-
Zertifizierung) unterliegen, die wiederum auf der ONORM EN 437, in der die Gasqualitit 2H
fiir Osterreich definiert wird, basieren, kénnen auch rechtliche Konsequenzen, die aus der
dann notwendigen Modifikation eines urspriinglich genehmigten Geridtes erwachsen, nicht

ausgeschlossen werden.

Auch bei speziellen Sparten der GroBindustrie wiirde ein Wechsel der Gasqualitidt Probleme

verursachen, da deren Prozesse im Hinblick auf konstanten Brennwert optimiert wurden.
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Davon betroffen wéiren unter anderem Glasfabriken, Hértereien und die chemische

Industrie'’, die das gelieferte Gas als Rohstoff einsetzen bzw. weiter verarbeiten.

5.4.3 Absenkung des Brennwertes in der OVGW-Richtlinie G 31

Wiirde in weiterer Folge der Brennwert in der OVGW RL G 31 nach unten adaptiert werden
und somit das Einspeisen unaufbereiteter Biogase gestatten, so wire ein flichendeckendes
Umstellen der brenntechnischen Daten aller betroffenen Verbrauchsgerite notwendig.
Derartige Projekte verursachen hohen logistischen Aufwand und konnten bei sdmtlichen in
der Tabelle 12 angefiihrten Umstellungen nur durch zertifizierte Dienstleistungsunternehmen
und Ingenieursdienstleister in enger Zusammenarbeit mit den jeweiligen Auftraggebern
durchgefiihrt werden. Diese Arbeiten verlangten eine langfristige, vierstufige
Prozessabwicklung und konnen keinesfalls, wie in der Studie behauptet, im Rahmen der

alljahrlichen Inspektion umgesetzt werden, [26].

| | Zihler- |
Anpassungsprojekte Auftraggeber kunden Gerite
NGW 2000 Thyssergas GmbH | 3634 | 5183
Arede 2000 Thyssergas Gmbe | 4618 | 6688
Bochol: :‘_f._i.‘._-: § Thyswengas Gmbi ! .“Ji";_ﬁ_ Wrer
Stw. Duitburg 200073001 Thyssengas Gmbh 20124 | 25511
Mutheim 2001 {Thyssengas GmbH 26593 ' 3213135

Marsberg Winterberg 2002 | RWE Westfalen-Weser Eml_ﬁ.c.; 17760 T_E_EJE?
Warburg/Arniberg 2003 T RWE Westfalen-Wesar-Ems AG | 31146 | 39403
Steinheim 2004 [ FWE Westfalen-Weser-Ems AG | 16913 | 19505

Tabelle 12: Gerdteumstellungen durch Gasqualitdtswechsel, [26]

5.4.4 Kapazitit

Ein weiteres Problem liegt in den Auslegungsrechnungen der einzelnen Gasleitungen. So
definiert man vor dem Bau einer neuen Leitung einen Betrachtungszeitraum, an dessen Ende
die gastechnische ErschlieBung des neu hinzugefiigten Gebietes als abgeschlossen und
vollstindig angesehen wird. In weiterer Folge ermittelt man den absehbaren maximalen
Gasverbrauch fiir diesen Endzeitpunkt und dimensioniert den Durchmesser so, dass die

Leitungen mit dem Transport zur Deckung des erforderlichen Bedarfs voll ausgelastet sind.

' Die Agrolinz Melamine International bspw. benotigt Gas zur Herstellung von Diingemitteln.
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Wiirde man nun Gas mit niedrigerem Brennwert transportieren, so wére eine Erhdhung des
Massenstroms erforderlich, um die gleiche Leistung beim Kunden gewéhrleisten zu konnen.
Da aber eine Erhohung des Massenstroms bei voll ausgelasteten Transportkapazititen rein
technisch nicht moglich ist, wiirde die Absenkung des Brennwerts den Bau neuer Leitungen

und somit erhebliche Kosten verursachen.

In direktem Zusammenhang mit diesem Problem stehen auch die sog. ,,Schnellverschluf3*
Ventile, welche Anfang der 90er-Jahre eingefiihrt wurden. Diese Ventile werden unter
anderem vor jedem Hausanschluss in das Leitungssystem integriert und beinhalten eine
kapazititssensible Messeinrichtung, die bei einem aullergewdhnlich hohen Gasdurchsatz, der
auf Leckagen im hausinternen Gassystem schlieen ldsst, die Zuleitung sperrt. Ein erhohter
Volumenstrom in der Zuleitung, wie er durch Absenken des Brennwertes erforderlich wire,
wiirde eine Neujustierung (eventuell sogar den Austausch) dieser Ventile bedingen und in

weiterer Folge erheblichen finanziellen und logistischen Aufwand verursachen'®.,

' Derartige Ventile werden auch in Transportleitungen hoheren Druckniveaus eingegliedert und ziehen dort
dieselben Komplikationen nach sich.
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5.4.5 Auswirkungen einer Erhohung des CO,-Gehalts auf Gasgerite

Gasgerdte werden vor der Einfiihrung in den Markt mit exakt definierten Gasen nach
ONORM EN 437 hinsichtlich des Brennverhaltens {iberpriift. Bei diesem Vorgang kommen
unterschiedliche Gaszusammensetzungen zum Einsatz, allerdings werden die Auswirkungen

einer Kohlendioxid-Erh6hung in diesen Testreihen nicht untersucht.

Da biogene Gase im Rohzustand aufgrund des hoheren CO2-Anteils eine hohere Dichte als
Erdgas aufweisen, kommt es bei der Verbrennung eines Mischgases in atmosphéirischen
Brennern zu einer verstidrkten Primérluftansaugung und infolge dessen zur Erhohung der
Austrittsgeschwindigkeit, vgl. [17]. Hierdurch kann eine verstirkte Abhebeneigung der
Flamme hervorgerufen werden. Bei {iberstochiometrisch vormischenden Brennern wurde
durch die Erhohung der Primérluftansaugung des Weiteren eine Verminderung der
Ziindgeschwindigkeit festgestellt, womit die Abhebeneigung weiter verstirkt wird. Zusétzlich
hat sich bei Versuchsreihen des Gaswérme-Instituts in Essen gezeigt, dass CO, die

Zindgeschwindigkeit um etwa das dreifache stéirker als Stickstoff vermindert.

Fir konventionelle Gasgerdte sind bis zu einem Kohlendioxid-Anteil von 6 % keine
Storungen zu erwarten. Allerdings werden moderne NOy-arme Brenner an der Abhebegrenze
betrieben, daher ist bei diesen Gerdten mit Betriebsstorungen zu rechnen, speziell da die
Reserven heute prinzipiell schon sehr gering sind. Nicht zuletzt aus diesem Grund sind in
Deutschland bereits bei Anderungen der Gaszusammensetzung innerhalb der Richtlinien

Betriebsstorungen aufgetreten, [17].
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Um die energetische Effizienz der Biogasaufbereitung zu beurteilen wurden in einem ersten
Schritt die Systemgrenzen um die Aufbereitungsanlagen gelegt. Erst in weiterer Folge wurden
auch potentielle Nutzungsszenarien betrachtet (siehe Kapitel 6.3 und 6.4) und somit eine
umfassendere Analyse durchgefiihrt. Genaue Beachtung wurde der Exergie'” geschenkt, da

sie den tatsdchlich verfligbaren Teil der Energie beschreibt.

Samtliche Berechnungen wurden mit Mathcad 7 durchgefiihrt, beruhen auf eigenen
Uberlegungen und wurden als nicht aktive Felder zur Dokumentation in diese Studie

eingefiigt.

6.1 Exergiebilanz iiber eine DWW-Aufbereitung

Als Grundlage fiir die nachfolgenden Berechnungen gilt Bild 17, das samtliche relevanten

Ein- und Ausgangsgroflen einer DWW darstellt.

elektrische Energie

(Messung, Steuerung)

Verdichter ~ l‘ d Abgase
Aufbereitun
Exergieg,, gin - DWW 2 - EXergieg, aus

Wasserpumpe 1 s Exergie der

Abwirme

Exergieverlust

Bild 17: Exergiebilanz iiber die DWW

' Energie = Anergie + Exergie ~ Exergie beschreibt den Teil der Energie, der in jede andere Energieart
umgeformt werden kann.
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Zur Ermittlung der wesentlichen Gréen wurden folgende Annahmen getroffen:

DWW Volumenstrom® CHy-Gehalt CO,-Gehalt Druck
Einheit Nm’/h Vol.-% Vol.-% bar (absolut)
Rohgas 100 60 40 1,03
Produktgas 60 98 2 10

Tabelle 13: Rahmenbedingungen zur Aufbereitung, [5, 6]

6.1.1 Molare Exergie des Gases

Zuerst

wird die molare Exergie,

die den einzelnen Molekiilen aufgrund deren

Zusammensetzung innewohnt, ermittelt. Nach [8] S. 356 kann die Standard-Exergie mit Glg.

6.1 berechnet werden:

Eui=G,

Darin bedeuten:

M
it Z ‘Vki"<Eok_Gok>
k=1

(Glg. 6.1)
E molare Standardexergie
G molare Gibbsfunktion
Y stochiometrischer Koeffizient

der Index i nimmt Bezug auf das Endprodukt
der Index k bezieht sich auf die an der Reaktion beteiligten

Komponenten

Es ist ersichtlich, dass sich die molare Exergie eines Molekiils aus der Bildungsreaktion

ergibt. Fiir CO, lautet die Reaktion:

C+02:

%0 gilt bei Normbedingungen:

:C02 bzw. COz—C—OZIZO
Normdruck pn=1.013,25 mbar
Normtemperatur T,=273,15 K bzw.  0° Celsius

Seite 62




6. Thermodynamische Uberlegungen

Bei bekannten molaren Standard-Exergien und Standard-Gibbsfunktionen nach [8] S. 356

bzw. S. 607 berechnet sich die molare Exergie zu:

kJ kJ kJ kJ
EC '=405.552 _GC =-1.711 — E02 =4.967 — G02 =-61.166 —
mol mol mol mol

kJ

mol

— [ \
Eco2=Gco2t Ec-Gc, +(Eg2-Goo)

kJ

mol

Da das Finden der Standard-Exergie nach obigem Algorithmus nur fiir bestimmte
Bildungsreaktionen zuldssig ist, wurde die molare Exergie von CHy4 direkt nach [8] S. 616

ubernommen.

| kJ
mol

6.1.2 Exergie des Stoffstroms

Zusitzliche Aufmerksamkeit gilt es der Exergie des Stoffstroms zu schenken, die vorhandene

Driicke und Temperaturen hinsichtlich des Exergieinhalts berticksichtigt.

Nach [9] S. 57 ist die Exergie des Stoffstroms folgendermallen definiert:

-t _ do— g )
Csti=h—hy-Ty(s—sy (Glg. 6.2)
hierin bedeuten: Cst spezifische Exergie des Stoffstroms
spezifische Enthalpie
T Temperatur (in Kelvin)
] spezifische Entropie
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der Index u bezieht die jeweilige Grofle auf

Umgebungsbedingungen®'

Fiir die Entropiedifferenz gilt nach [9] S. 38 der Zusammenhang:

T
Sy=—87p:= cp~ln<T—? - R~ln<§—?

(Glg. 6.3)

Wobei ¢, die spezifische Wirmekapazitdt bei konstantem Druck und R die spezifische

Gaskonstante beschreiben.

Da ¢, und R fiir Biogas Groflen eines Stoffgemisches darstellen, miissen diese Grofen in
einem weiteren Schritt flir die gegebenen Bedingungen ermittelt werden. Nach [8] S. 271 und

272 gelten fiir ideale Gasgemische, bestehend aus N Komponenten, die Zusammenhinge:

i=1 (Glg. 6.4)  und =1 (Glg. 6.5)

Das Formelzeichen & beschreibt die Massenanteile der einzelnen Komponenten i am

Gemisch.

6.1.2.1 Massenanteile

Da die Volumenstrome am Ein- bzw. Ausgang unter Normbedingungen gegeben sind, konnen
unter Zuhilfenahme der idealen Gasgleichung die Massenstrome der einzelnen Komponenten
und in weiterer Folge die Massenanteile, die sich aus dem Quotienten mit dem

Gesamtmassenstrom ergeben, ermittelt werden.

21T, =298,15K bzw. 25°C
pu=1 bar bzw. 10°Pa
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Massenanteile am Rohgas:

Variablendefinition:
3
V_punkt, .= (100) = bar=10° P °C=K =107k
_pu ges ( ) T ars= a = g= g
V_punktpy = O.6-V_punktges
V_punkt-y = (1 - O.6)-V_punktges
p = 1.01325 bar T:=273.15K
M ppg = 16.0426 -5 M vy i= 44.0098 —2
CH4 '~ *°: . co2 =™ .
mol mol
R = 8.31451
mol-K
es bedeuten: V_punkt Volumenstrom
R universelle Gaskonstante
M molare Masse

Die ideale Gasgleichung lautet nach [9] S. 23:
p-V:=mRT (Glg. 6.6)

Durch Einfithrung zeitbezogener Gréflen mit anschlieBender Umformung ergibt sich die

ideale Gasgleichung zu:

p-V_punkt
R-T

p-V_punkt:= m_punktR-T m_punkt:=
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Berechnung der Komponenten-spezifischen Gaskonstanten:

R J
R 1= R '=518.27696 ——
CH4 = o CH4 kg K

. R . J

CcO2 g

Ermittlung der Massenstrome:

m_punkicyyy = m_punktcygy = 0.01193 2
RcuaT s
m_punkt-y = m_punkt-y = 0.02182 ki
ReoaT s
Gesamtmassenstrom:

m _punktges i= m_punktpy + m_punkt-oy

k
m_punktyeg = 0.03375 ~
S
Massenanteile:
§CH4 = ——— & Cpa = 0.35348
m _punktges
m _punktges
Kontrolle:

éges:=§CH4+‘iCO2 éges:=1
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Massenanteile am Produktgas

Die Ermittlung der Massenanteile des Produktgases am Ausgang erfolgt analog zu obiger
Vorgehensweise, allerdings bei gednderten Bedingungen, da der Volumenstrom des
Produktgases, durch Abtrennung des Kohlendioxids und nach den in Kapitel 6.1 getroffenen

Annahmen, nur mehr 60 % des Eingangs-Volumenstroms betrégt.

Variablendefinition:
m3
V—punktges.aus:: 0.6-\/_punktges V—punktges.aus:: 60 o
3
m
V_punktcoz'aus = (1 - 0.98)-V_punktges_aus V_punktcoz'aus =1.2 ?
3
m
V_punktcy4 aus = 0.98-V_punktges_aus V_punkt g4 aus = 58-8 o

Mit diesen Volumenstrémen ergeben sich die Massenanteile der Produktgas-Komponenten

zu:

& CH4.aus = 0.94698

& COZ.auS :=0.05302
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6.1.2 Fortsetzung: Exergie des Stoffstroms

Mit den nun ermittelten Massenanteilen konnen (nach Gl. 6.4 und Gl. 6.5) die spezifischen
Wiérmekapazititen und Gaskonstanten, somit auch in weiterer Folge die Exergien der

Stoffstrome berechnet werden.

Spezifische Warmekapazititen

Rohgas:

(i CHA4 = 0.353 (i CcO2 = 0.647

€ pBG.ein™= & CH4'C pCH4 * & CO2°€ pCO2

C = 1317 ——
pBG.ein ke K

Produktgas:

S CH4.aus = 0-946 S CO2.aus = 0-054

€ pBG.aus*= & CH4.aus® pCH4 T & CO2.aus ® pCO2

kJ

C = 2113 ——
pBG.aus kg K

spezifische Gaskonstanten

Rohgas:

E) CH4 = 0.353 E_> CcO2 = 0.647

RBG.ein= S cH4R cH4 + & co2Rco2

kJ

R 0= 0305 ——
BG.ein ke K
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6. Thermodynamische Uberlegungen

Produktgas:

S CH4.aus = 0946 & CO2.qus = 0-054

R BG.aus™ & CH4.ausR CH4 + & C0O2.aus R cO2

kJ
R BG.aus =0.501 ——

kg-K

In einem weiteren Schritt konnen nun die spezifischen Exergien der Stoffstrome nach Glg. 6.2

und Glg. 6.3 ermittelt werden.

Fiir spezifische Enthalpien (/) gilt nach [8] S. 88:

dh =c, *dT (Glg. 6.7)

Rohgas:

Die Exergie des Stoffstroms des Rohgases ergibt sich fiir eine gewdhlte Eingangstemperatur

von 30° C zu:

0 o= 30 °C 0 =25 °C
P BG.ein= 1-030 bar py:=1 bar
hi=c¢ ,BG ein? ein Ny ein'= € pBG.ein® u
und mit:
T = 303.15 K T, = 298.15K
_ /T ein /p BG.ein
Sein™ Su*= € pBG.ein D ~RpGeinln
Ty Py
._ N
€ stein= N~ Nyein™ Ty (Sein™S u>
kJ
€ tcin'= 274256
g
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Produktgas:

Aus dem erzwungenen Kontakt mit dem kiihleren Wasser resultiert eine niedrigere

Gastemperatur des Produktgases; sie wurde mit 20° C angenommen.

0 s = 20 °C 0 i=25°C
P BG.aus:= 10 bar p =1 bar
N aus = € pBG.aus® aus Ny .aus™ € pBG.aus® u
und mit:
_ T .:=298.15 K
T s = 293.15 K u
_ /T aus\ P BG.aus
Saus ™ Su2 = € pBG.aus M T | R BG.ausn
'y u
._ N _
€ staus’= Naus ™ Nuaus™ Tu(Saus™ S u2>

= 344.03398 E

e :
st.aus kg

6.1.3 Bildung der Gesamtexergie

Um die molare Exergie eines Gemisches berechnen zu konnen wurde, nach [8] S. 358,

folgende Formel verwendet:

N N
, \
Em(Top)=| ) xETp) +Rp Ty > xplnlxg
i=1 i=1 (Glg. 6.8)

es bedeuten: E, molare Exergie des Gemisches
Xj Stoffmengenanteil der Komponente i
Rm  molare (universelle) Gaskonstante

T, Umgebungstemperatur

Seite 70
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Da die Stoffmengenanteile noch nicht bekannt sind, gilt es diese in einem weiteren

Zwischenschritt zu ermitteln.

6.1.3.1 Stoffmengenanteile

Die Ermittlung der Stoffmengenanteile eines Gemisches mit N Komponenten erfolgt (nach

[8] S. 240) unter Zuhilfenahme folgender Zusammenhénge:

N

1 Z S

M — = R

Xi:= /— i i M M.
M. . 1

\M; (Gl.6.9) und =1 (Gl. 6.10)

Der Index i nimmt wieder Bezug auf die einzelnen Bestandteile, wahrend hingegen M die
Molmasse des idealen Gasgemisches bezeichnet. Da bereits sdmtliche, zur Bestimmung der
Stoffmengenanteile relevanten, Groflen bekannt sind, kénnen die Molmassen am Ein- und

Austritt, sowie die Stoffmengenanteile berechnet werden.

Rohgas:

Gesamtmolmasse

-1
N '€ CHa +/icoz\

" Mcms) (Meo)

k
M iy = 0.02724 —5
mol
Stoffmengenanteile
. / M ein .
XCH4*= 1S CH4 X CH4 = 059948
\M chy
. / M ein \ .
XCo2 S co2 X o2 = 040052
Moz
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Produktgas:

Gesamtmolmasse

& CHa.aus|  |& CO2.aus

aus '~
Mcas | | Mcoo

kg
M jq = 0.01661 —=
mol
Stoffmengenanteile
. / M aus .
X CH4.aus '™ | 11 ‘€ CH4.aus X CH4.aus = 0-97962
\M cH4
. / Maus \ .
XC02.aus = | ‘€ CO2.aus X CO2.aus = 0-02038
\M o2/

6.1.3 Fortsetzung: Bildung der Gesamtexergie

Nach Glg. 6.8 und bei bekannten Molmassen der Gemische kann die Berechnung der

Gesamtexergien und in einer nachfolgenden Uberlegung die Umformung zu den Einheiten

L erfolgen.
kg
Rohgas:

Molare Gesamtexergie

! . . T . 1o/ \
Emein= (XCH4'E cH4 * X C02°E co2) + R Ty (X cra'n(x cpia) + X cop (X co2

= 498.86291 ﬁ

mol

E m.ein’

bzw.:
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Produktgas:

Molare Gesamtexergie

k)
¢ oini= 1.83109-10* ==

kg

- / \ /
E m.aus= (X CH4.aus E CH4 * X CO2.aus B €02 ) * R’ T w' (X CH4.aus 10X CH4.aus) + X CO2.aus 10X CO2.us))

kJ

E ) qus = 807.44202 —

mol

bzw.:
E m.aus
e _
aus
M aus

KJ
& yus = 4-8604-10" =

kg

Nun kann die Gesamtexergie nach folgender Beziehung bestimmt werden:

Rohgas:

€ ges.ein”™ ©eint Cst.ein

Produktgas:

©ges.aus’™ Caus * € st.aus

4 kJ

¢ ges.cin’= 183136:10" —

© ges.aus’= 4-89481-10

kg

4 kJ
g

Unter Zuhilfenahme der oben ermittelten Massenstrome ergeben sich folgende, fiir die

urspriinglich angesetzte Bilanz relevanten, Exergiestrome:

Rohgas:

E punkt,; =

€ ges.einM_PUnKteiy

E_punkt;, = 618.00114 kW
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Produktgas:

E_punkt, ¢ m_punkt, . E punkt, . :=604.25731 kW

= € ges.aus

6.1.4 Exergie des Abgases

Die Ermittlung der Exergie des Abgases erfolgt analog zu den Berechnungen in Kapitel 6.1.3,
unter Beachtung des Umstandes, dass der Volumenstrom des Abgases wie in Tabelle 11
definiert 40 % des Eingangsvolumenstroms ausmacht. Da der Methanverlust bei einer DWW-
Anlage etwa 2 % betrigt, wird die Abgaszusammensetzung mit 2 Vol.-% Methan und 98

Vol.-% Kohlendioxid angenommen.

Variablendefinition:

3
m
V_punktges = (100) N

V_punkt, 4 = 0.4-V _punktges

V_punktpg ap = 0.02-V_punkt,y V_punkt~ ,p = (1 - 0.02)-V_punkt
p :=1.01325 bar T =273.15K
Die molare Exergie der einzelnen Molekiile entspricht natiirlich auch in diesem Fall der oben

ermittelten. Aus diesem Grund werden zur Bildung der molaren Gesamtexergie direkt die

Stoffmengen- und Massenanteile ermittelt.

Massenstrome:
P p-V_punktcpyy o 4k
m_punktcpgy ap = ? m_punktcppg ap = 1.59053-10 s
RcHa T2 s
p pV_punktco) ap k
m_punktcy 4p = ? m_punkt-y ,p = 0.02138 i

RcozT2 s
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Gesamtmassenstrom:

m_punktgeg ab = M_punktpyg ob + m_punkicoy ah

k
m_punktgeg o1, = 0.02154 ?g
Massenanteile:
m_punkiCHg.ab S
€ CH4.ab = & CH4.apb = 7-38432-10
nkt
m_punkiges ab
m_punktco) ah
& cOo2.ab = & COD.ab = 0:99262
nkt
m_punXises ab

Die Berechnung der Stoffmengenanteile erfolgt wieder nach den Gleichungen 6.9 und 6.10

bei bereits bekannten Molmassen und Massenanteilen der einzelnen Komponenten:

Molare Gesamtmasse:

-1
S CH4.ab . S CO2.ab

M =
ab
M cH4 M co2
k
M gy, i= 0.04345 —=
mol
Stoffmengenanteile:
_ Mab \ i
X CH4.ab = M € CH4.ab X CH4.ab = 0.02
CH4/
_ M ab \ i
XC02.ab = ‘€ CO2.ab X CcO2.ab = 098
Mcoz|

Seite 75



6. Thermodynamische Uberlegungen

Es ist ersichtlich, dass die Stoffmengenanteile bei idealen Gasen ident sind mit den Vol.-%

Angaben.

Nach Glg. 6.8 ergibt sich die molare Gesamtexergie des Abgases zu:

Em.ab= (XCH4.ab'E CH4 + X C02.abE €02 ) +* R (X CH4.ab 10X CH4.ab) * X C02.ab 1(X CO2.ab) )

32.06318 £

mol

Emab=

Unter Zuhilfenahme der molaren Gesamtmasse erfolgt wie zuvor die Umformung zukﬂ .
g

E
ab kJ
& gp = —r e 1 = 737.92818 —

M ab kg

Auch beim Abgas gilt es die Exergie des Stoffstroms zu beachten, wobei die Berechnung
dieser nach Glg. 6.2 bzw. 6.3 erfolgt. Da die spezifische Warmekapazitit und auch die
spezifische Gaskonstante, wie bereits oben erwidhnt, von der Zusammensetzung des

Gemisches abhédngt, miissen diese Werte (nach den Glg. 6.4 und 6.5) neu ermittelt werden.

spezifische Warmekapazitét:

€ p.ab =5 CH4.ab® pCH4 T S CO2.ab "¢ pCO2

k
= 0.8537 —J

c :
p.ab ke K

spezifische Gaskonstante:

Rab =S cH4.ab R cH4 € cO2.ab 'R CO2

kJ
R ,p = 0.19135 —

kg-K
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Das Kohlendioxid wird durch Entspannung auf Umgebungsdruck wieder freigesetzt. Dieser

Umstand findet bei der Exergie des Stoffstroms Beriicksichtigung.

Variablendefinition:
T b= 293.15 K T, = 298.15 K
P 4p = 1 bar p =1 bar

Exergie des Stoffstroms:

hab=cpabTap hyab=cpabTu
o Tab\ - /p ab
Sab = Cpapln Su.ab=Rapln
Ty Py

= [
©stab = Nab~ Dyab- Tu'\s ab~ S u.ab>

kJ
& g ap = 00362 —

kg

Mit dem oben ermittelten Massenstrom ergibt sich der flir die Bilanz relevante Exergiestrom:

E_punkt, := <e ab T ¢ st.ab> 'm—punktges.ab

E_punkt,y, = 15.8952 kW
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6.1.5 Abzufiihrende Warme des Verdichters

In der Exergiebilanz scheint auch die Abwirme des Verdichters auf. Um diese genau

beziffern zu konnen ist es notwendig, die technische Arbeit zu ermitteln.
Nach [9] S. 31 und 23 beschreibt Glg. 6.11 die spezifische, technische Arbeit einer
isentropen® Verdichtung, die in einem weiteren Schritt iiber einen entsprechenden

Wirkungsgrad auf die real zu verrichtende Arbeit schlieBen lasst:

1— K

K
P1
Wt12:=Cp' S —1-T1

P2 (Glg. 6.11)
Der Isentropenexponent ¥ wird aus dem Quotienten der spezifischen Wiarmekapazitdt bei
konstantem Druck (c,) und der spezifischen Wirmekapazitit bei konstantem Volumen (c,)
gebildet.

Nach [9] S.23 gelten folgende Zusammenhinge:

R:= -
“pCv (Glg. 6.12)

und

o
o

"
1l
|

o
<

(Glg. 6.13)

Da das Gas vor der Aufbereitung verdichtet wird, sind lediglich die Werte von ¢,pg..i» und

Rpc.cin, die bereits in Kapitel 6.1.2 ermittelt wurden, relevant.

kJ

© vBG.cin'™ © pBG.cin” RBG.ein € vBG.ein'™ 1012 keK

*? Die Isentrope beschreibt eine reversible, adiabate (kein Wirmeaustausch mit der Umgebung)
Zustandsidnderung
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Mit dem nun ermitteltem c, ergibt sich das x nach Glg. 6.13 zu:

C .
_ " pBG.ein _
K BG.ein= — K BG.ein'= 1-302
€ vBG.ein

Die Verdichtung eines Gases findet iiblicher Weise in mehreren Stufen statt, wobei fiir diesen
Fall eine zweistufige Verdichtung angenommen wurde. Um die Arbeit auf beide Stufen gleich
aufzuteilen wird der dafiir notwendige Zwischendruck ermittelt

Unter der genannten Voraussetzungen gilt nach Glg. 6.11:

11— K 1-K

K
Pl [T = ®z 1|T
°p p_ B 17%p \p_ - z
z 2 (Glg. 6.14)

K

Durch die Abkiihlung des Gases nach der Verdichtung auf die Ausgangstemperatur ergibt
sich die Bedingung:

Tl::TZ

Durch Einsetzen und Kiirzen ist folgender Zusammenhang erkennbar:

L O T )

Unter Beachtung der in Kapitel 6.1 gestellten Annahmen errechnet sich der Zwischendruck

Zu:

p 1 = 1.03 bar p 5 := 10 bar

p 7 = <p lp 2> p 7 = 320936 bar
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Nun kann mit Glg. 6.11 die erforderliche spezifische, technische Arbeit fiir eine Stufe

berechnet werden:

1-x BG.ein

/p 1\ K BG.ein

Wt1z'= ©pBG.ein| | - 1Ty
P2

kJ
W 1,i= 12042423 —
kg

Uber einen Isentropen-Wirkungsgrad von 1 = 0,85 wird die real zu verrichtende Arbeit pro

Stufe ermittelt:

Wil kJ
W real = —— W ea]= 141.67556 —
. . kg
Mit der Glg. 6.15 (nach [9] S.31) gilt:
=c o (TH-T
weisep (To=Ty) (Glg. 6.15)
nach Umformung und Einsetzen der relevanten Grof3en:
a / W t.real a
Ty= —|+T T, :=410.72446 K
\C pBG.ei

Die Riickkiihlung auf 30° C, und somit die Ausgangstemperatur ergibt, bei bekanntem

Massenstrom des Rohgases, folgenden abzufiihrenden Warmestrom:

Riickkiihlung:

T .- 303.15 K := 107.57446 °C
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Wirmestrom pro Stufe:
- N _ K. =
Q punkt.ab™= € pBG.eini| I 2r ~ 303-15-K m_punktoes  Q pypieapi= 478155 kW
Gesamter, abzufiihrender Warmestrom des Verdichters:

Q punkt.ab.ges’= 2°Q punkt.ab Q punkt.ab.ges™= 9-5631 kW

6.1.6 Strombedarf

Nach [6] S. 40 ist fiir den Strombedarf einer DWW-Autbereitungsanlage festgestellt worden,
dass pro Nm® Produktgas 0,3 kWh,, fiir den Betrieb bendtigt werden. Dies bewirkt fiir das
fiktive Modell folgenden Bedarf:

P, =V _punkt,.*03 (GL 6.15) bzw. P, =18kW

mit: V' _ punkt . Volumenstrom des Produktgases (nach Kapitel 6.1)

P

el

elektrische Leistung
6.1.7 Bilanzierung

Bei Betrachtung von Bild 17 ergibt sich nun folgender Zusammenhang:

*

E _punkt, +P,=FE punkt, +E,+E punkt, +Eo,

bzw.
E, =E punkt, +P,—E punkt,,—E punkt, —Eo, (Gl. 6.16)
hierin bedeuten: E punkt,, Exergiestrom des eintretenden Gases
P, notwendige elektrische Leistung
E punkt,, Exergiestrom des austretenden Gases
Ey Exergieverlust
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E punkt,, Exergiestrom des Abgases

Eo, Exergie der Abwiirme

Mit den ermittelten Zahlenwerten und unter Berlicksichtigung der Tatsache, dass die
Abwirme bei dieser Systemwahl an die Umgebung abgegeben wird und somit keinen
Exergiegehalt besitzt, ergibt sich der Exergieverlust in Relation zum eingehenden

Exergiestrom zu:

EV = 2,56 %
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6.2 Exergiebilanz iiber eine PSA-Aufbereitung

Die Ermittlung des Exergieverlustes, den eine Aufbereitung durch eine Druckwechsel-

Adsorptions-Anlage nach sich zieht, folgt derselben Vorgehensweise, wie in Kapitel 6.1 fiir

eine  DWW-Anlage beschriecben, wobei auch die Rahmenbedingungen, zwecks
Vergleichbarkeit, erhalten werden (Tabelle 14).

PSA Volumenstrom? CHs-Gehalt CO,-Gehalt Druck
Einheit Nm’/h Vol.-% Vol.-% bar (absolut)
Rohgas 100 60 40 1,03
Produktgas 60 98 2 6

Tabelle 14: Rahmenbedingungen zur PSA-Aufbereitung, [5, 6]

Bild 18 beschreibt die Sytemabgrenzung, sowie die neuen Ein- bzw. Ausgangsgrofien.

elektrische Energie

(Messung, Steuerung)

Aufbereitung
PSA

!

Exergieverlust

’ Abgase
- ExergieGaS, Aus

s Exergie der

Abwiarme

Verdichter s
Exergieg,, gin -

Vakuumpumpe

Bild 18: Exergiebilanz iiber die PSA

pn=1.013,25 mbar
T, =273,15 K bzw.

Normdruck
Normtemperatur

2 gilt bei Normbedingungen:
0° Celsius
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6.2.1 Plausibilitatserklarungen

Da sowohl der Volumenstrom, als auch die Produktgaszusammensetzung gleich angenommen
werden, unterliegen die Stoffmengen- bzw. Massenanteile einerseits und die Massenstrome
andererseits den gleichen Bedingungen’. Die molare Exergie, die den einzelnen

Verbindungen innewohnt, kann sich zwangsweise nicht dndern.

Bei der Exergie des Stoffstroms sind aufgrund des gednderten Druckes beim Produktgas
Anderungen zu erwarten. Auch die erforderliche elektrische Leistung nimmt aufgrund der

anderen Anlagenstruktur neue Werte an.

6.2.2 Exergie des Stoffstroms
Rohgas

Die Exergie des Rohgas-Stoffstroms unterliegt keinerlei Anderung. Die Eingangstemperatur,
sowie der Druck am Eingang werden durch die Fermentation bestimmt und sind somit

unabhingig von der Art der Aufbereitung.

Produktgas

Wie in Tabelle 14 festgehalten, liegt der Druck der PSA-Aufbereitung bei 6 bar absolut. Aus
diesem Umstand ergibt sich analog zu Kapitel 6.1.2 nach GI. 6.2 und Gl. 6.3 die spezifische
Exergie des Produktgas-Stoffstroms zu:

kJ
'=267.73 —

e
st.aus kg

* Beide Verfahren sind in der Lage, bei dhnlichem Methanverlust die gleiche Produktgasqualitit zu liefern.
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6.2.3 Bildung der Gesamtexergie

Mit den in Kapitel 6.1 gefundenen Werten kann nun nach GI. 6.8 die Gesamtexergie gebildet

werden.
Rohgas

E punkt,; =€ ges.ein'm—punktges E punkt; . := 618.00114 kW
Produktgas

E punkt, =€ ges.aus'm—punktges.aus E punkt, = 603.31535 kW

Es ist ersichtlich, dass das niedrigere Druckniveau eine Reduktion der Leistung des

Exergiestroms des Produktgases nach sich zieht.

6.2.4 Exergie des Abgases

Da das Abgas durch die Absaugung mit einer Vakuumpumpe aus der Aufbereitungsanlage
entfernt wird, tritt es wieder bei Umgebungsdruck aus der gewéhlten Systemgrenze aus und
gleicht somit dem in Kapitel 6.1.4 gefundenen Wert.

Der Exergiestrom des Abgases liegt folglich bei:

E punkt,, = 15.8952 kW
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6.2.5 Abzufiihrende Warme des Verdichters

Da auch hier, wie in Kapitel 6.1, der abgehende Wirmestrom des Verdichters an die

Umgebung abgegeben wird, besitzt die Abwirme keinen Exergiegehalt.

6.2.6 Strombedarf

In der bereits zitierten Quelle [6] wurde auch der Strombedarf fiir eine PSA-
Aufbereitungsanlage festgestellt. Er liegt bei 0,5 kWhe pro Nm® aufbereitetem Produktgas.
Nach GI. 6.15 und einem Produktgasvolumenstrom von 60 Nm?/h ergibt das eine Leistung
von:

P, =30kW

6.2.7 Bilanzierung

Nach Gl. 6.16 und dem angenommenen System nach Bild 18 errechnet sich der

Exergieverlust in Relation zu dem eingehenden Exergiestrom zu:

Ey =4,66 %

Der Verlust bei der Aufbereitung durch die PSA-Anlage ist um rund 2 Prozentpunkte hoher
als bei einer DWW. Plausibel wird dieser Umstand durch den beinahe doppelt so hohen
Stromverbrauch, bei einem deutlich niedrigeren Druckniveau des Gases in der Aufbereitung.
Weiters bewirkt der Einfluss des Drucks auf die Stoffstrom-Exergie einen niedrigeren
Exergiestrom des Produktgases. Diese Zusammenhédnge bewirken in letzter Konsequenz einen

hoheren Exergieverlust.
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6.3 Einspeisung auf Netzebene 3

Bei der momentanen Nutzung von Biogas liberwiegt die direkte Stromerzeugung vor Ort. Es
besteht zwar die theoretische Moglichkeit, die Abwéirme, die zwangsweise bei der
Verbrennung in einem Gasmotor anfillt, {iber eine Kraft-Warme-Kopplung iiber Fernwéarme
zu nutzen, allerdings wird von dieser Mdglichkeit nur selten Gebrauch gemacht, da oftmals

Abnehmer fehlen oder der Leitungsbau zu teuer wire.

Da die Abwirme zwischen 40 und 60 % des Energieinhalts des Rohgases ausmacht, liegt die
Idee nahe, das Biogas aufbereitet in das Erdgasnetz einzuspeisen und so der direkten,

zentralen Nutzung, mit geringeren Verlusten zugénglich zu machen.

Um einheitliche Bedingungen zu schaffen wird einmal am unaufbereiteten Rohbiogas, ein

weiteres Mal am aufbereiteten Produktgas hinsichtlich der exergetischen Effizienz analysiert.

6.3.1 Verstromung vor Ort

Die Verstromung vor Ort stellt wie oben dargestellt den Standardfall der Verwertung dar.

Einen Uberblick iiber die diversen Massen-, Wirme- und Exergiestrome gibt Bild 19:

P heiz
n o

Substratzufuhr E rc

‘ Fermenter - EP:I%’\;% - P
D 8

Bild 19: Systembeschreibung der dezentralen Verstromung

Hierin bedeuten: Erc Exergiestrom des Rohgases
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P elektrische Nutzleistung
[ nutzbarer Abwirmestrom
0,0 Verlust-Abwirmestrom

n Wirkungsgrad des BHKW
Pheiz Heizleistung

Bei der dezentralen Verstromung wird das Rohbiogas ohne weitere aufwindige Aufbereitung
direkt in einem Blockheizkraftwerk verwertet. Der Wirkungsgrad eines BHKWs liegt bei

etwa 33 %. Die gewinnbare elektrische Leistung kann somit nach Gl. 6.17 ermittelt werden.

P, = Er*n (Gl. 6.17)

Der verwertete Exergiestrom wird leicht beziffert, da er den in eine Aufbereitungsanlage
eingehenden Rohgas-Exergiestrom darstellt und somit in Kapitel 6.1.3 bereits ermittelt wurde.

Die elektrische Leistung ergibt sich zu:

P, =618,003*0,33 P, =203,94 kW
Es gilt zu beachten, dass zwischen der Exergie und dem Brennwert von Methan nach [8]

folgender Zusammenhang gilt:

£y =0,9257
H

o

In simtlichen nachfolgenden Uberlegungen werden jeweils die unterschiedlichen, sich

ergebenden Exergiestrome miteinander verglichen.

Es gilt bei derartigen Uberlegungen immer Riicksicht auf den Wirmebedarf des Fermenters,
der mit etwa 10 % des Rohgasenergieinhalts angenommen wird, zu nehmen. Da bei der
Verbrennung in einem BHKW nutzbare Abwirme anfillt, die direkt zur Deckung des
Energiebedarfs des Fermenters genutzt wird, bedarf es in diesem Anwendungsfall keiner

weiteren Beachtung dieses Umstandes.
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6.3.2 Verbrennung vor Ort

Zum Vergleich der Nutzung auf Netzebene 3, wird die Verfeuerung in einem Gaskessel vor
Ort betrachtet, da davon ausgegangen wird, dass es sich bei Kunden, die Gas aus dieser Ebene
beziehen, primdr um Kunden handelt, die das Gas iiberwiegend zu Heiz- bzw.
Warmwasserbereitstellungszwecken verwenden. Der Wirkungsgrad einer derartigen Anlage
ist, da es sich nicht um die Bereitstellung von Nutzarbeit handelt, deutlich hoher und liegt bei

etwa 85 % [18].

Bild 20 zeigt die Systematik, die einer derartigen Verwendung unterstellt wird:

Pheiz
* %
E RG Q nutz
Substratzufuhr Feuerung

‘ Fermenter ‘ n=0,85 -

Bild 20: Systembeschreibung der dezentralen Verfeuerung

Da bei der Verfeuerung keine nutzbare Abwérme anfillt, muss die notwendige Energie von

der Nutzwirme abgezweigt werden.

Ermittlung des notwendigen Wirmestroms

Wie bereits in Kapitel 6.3.1 erwdhnt, wird der Warmebedarf eines Fermenters mit 10 % des
Energieinhalts des Rohgases angenommen. Als Grundlage fiir weitere Uberlegungen wird
eine Rohgas-Produktion von 100 Nm’/h Rohgas und ein Heizwert von 6 kWh/Nm’

vorausgesetzt.
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Uber den Volumenstrom wird die verfiigbare Leistung und in weiterer Folge der tatsichliche

Bedarf ermittelt:

3
Hi= 6 V_punki.; = (100) %

10
Q punkt.erf™ H'V—punktein'l_oo

Q punkt.erf™ 60 kW

Nutzbarer Wirmestrom

Dieser erforderliche Wiarmestrom wird von der Nutzwidrme in Abzug gebracht, um so den

tatsichlich zur Verfligung stehenden Warmestrom zu ermitteln.

* *

Qe = Erc*n-Ww,, bzw. 0,,. =618,003*0,85-60

*

0.,.. =4653kW
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6.3.3 Nutzung auf Netzebene 3

Fiir die Bereitstellung des Biogases mit Erdgasqualitit wird die Aufbereitung durch eine
DWW, mit den in Tabelle 11 gestellten Annahmen gewéhlt. Der Wairmebedarf des
Fermenters findet bei sdmtlichen Verwertungsmethoden auf Netzebene 3 Beriicksichtigung,
da die Nutzung ortlich getrennt von der Produktion und Methanisierung stattfindet. Einen

Uberblick iiber die zu Grunde gelegte Systematik gibt Bild 21.

Feuerung vV . .
n= 0,85 Qab P, Feuerung Qnutz
< a1 7
Q.. . .
E rc Aufbereitung Erg

Fermenter - DWW -
’ l Gasmotor

Substratzufuhr E 4z n=0,33

* *

0., 0,

Bild 21: Systembeschreibung der Einspeisung auf Netzebene 3

¥ o
ey

Die Aufbereitungsanlage liefert iiber die Verdichtung den in Kapitel 6.1.5 ermittelten

*

AbwirmestromQ , , der in der Lage ist, einen Beitrag zur Deckung des Energiebedarfs des

Fermenters zu leisten. Allerdings wurde der in Kapitel 6.3.2 eruierte tatséchliche
Energiebedarf fiir eine 100 Nm3/h Rohgas produzierende Anlage, mit 60 kW beziffert und
fallt somit deutlich hoher aus, als die zur Verfiigung stehende Leistung von 10 kW. Um den
Fehlbetrag zur Verfiigung zu stellen wird ein Teil des Rohgases abgezweigt, in einem
Gaskessel verfeuert und die so entstandene Wiarme zur Heizung des Reaktors genutzt. Die

Ermittlung des notwendigen Rohgasstroms geschieht wie folgt:
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In einem ersten Schritt gilt es die aufzubringende Differenz zu beziffern.

Q punkt.erf= 60 kW Q punkt.ab.ges'= 9-5631 kW

Q punkt.aufz= Q punkt.erf™ Q punktab.ges  Q punkt.aufz= 504369 kW

Da die Feuerung mit einem Wirkungsgrad von 0,85 arbeitet, kann nicht die gesamte, dem
Rohgas innewohnende Energie genutzt werden. Der Schluss auf den erforderlichen
Volumenstrom erfolgt aber iiber die fehlende Leistung, was in weiterer Folge bedingt, dass

bei dieser der Wirkungsgrad bereits zu beriicksichtigen ist.

Q punkt.aufz

Q punkt.aufz.real™ o085 Q punkt.aufzreal” 59-33753 kW

Um von dieser Leistung nun auf den Volumenstrom schlieBen zu koénnen, erfolgt eine

Division durch den Heizwert des Rohgases.

kWh
Fiir den Heizwert gilt: m
Und somit:
Q punkt.aufzreal )
V_punkt iz — 0 H'au Z1ed V_punkt,pi= 9.88959 m?

Dieser erforderliche Volumenstrom (Vpunkterr) Wird vom Rohgas abgezweigt und bewirkt in
weiterer Folge auch eine Reduktion des Massenstroms. Damit einhergehend nimmt der
Abwirmestrom des Verdichters ab, da auch der zu komprimierende Massenstrom reduziert

wird. Auf iterativem Wege wurden folgende Zahlenwerte fiir die beiden GroBen gefunden:

% * 3

Qah.ges = 8559687 kW und Verf = 10,079 mT

Mit der Verringerung des Produktgasstroms ist auch eine Verringerung des Exergiestroms

verknlipft, die spezifische Exergie der Gase bleibt allerdings die gleiche.
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Um die verfligbaren Leistungen beurteilen zu konnen, gilt es in einem ersten Schritt analog zu
Kapitel 6.1.2.1 die ,,neuen Massenstrome zu ermitteln. Wieder dient als Grundlage der

Volumenstrom, allerdings mit den oben erwihnten Veranderungen.
Der neue, in die Aufbereitung eingehende Volumenstrom lautet nun:

3

V_punkt. . := (100 = 10.07905) m?

ges

Uber die ideale Gasgleichung erfolgt die Ermittlung der Massenstrome.

p-V_punkt-py Kk
m_punktopyg = m_punktcyyy = 0.01073 <&
Rcua T s
m_punkt-y = m_punkt-y = 0.01962 b
ReoaT s

Der Gesamtmassenstrom, der nach Abzweigung des erforderlichen Heizgases in die

Aufbereitungsanlage eingeht lautet somit:

m_punktges i= m_punktcpyy + m_punkt-oy

kg
m_punktges '=0.03034 ~

Da weder die Gaszusammensetzung als solche, noch das Verhéltnis des Rohgasstroms zum
Produktgasstrom gedndert werden, bleiben einerseits die Massen- bzw. Stoffmengenanteile
und andererseits die Exergien der Stoffstrome dieselben. Die Volumenstrome basieren auf

den gleichen Uberlegungen wie in Kapitel 6.1.2.1 dargestellt.
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V_punkt = 0.6-V_punkt

ges.aus’ ges

V_punktcop aus = (1 - 0'98)'V—punktges.aus

V_punktcy4 aus = 0'98'V—punktges.aus

Daraus ergeben sich die Massenstrome der Komponenten:

p o V_punktcpy aus ke
m_punktcHy4 aus = = - m_punkt-ppg qy¢:= 0-01053 —
CH4 " 2 S
p o-V_punktcp aus _4 kg
m_punktco qys = = - m_punkt~oy 4y = 3-89766-10 © —
co2 2 S

Und in weiterer Folge der Gesamtmassenstrom des Produktgases:

m_punktges,aus = m_punktcppy aug+ M_punktcon aus

kg
m—punktges.aus:: 0.0111 -

Aus den in Kapitel 6.1.3 gefundenen spezifischen Exergien und den ,,neuen* Massenstromen

ergeben sich die Exergiestrome zu:

E_punkt; . := m_punkty;, E_punkt; .= 555.71377 kW

€ ges.ein

E_punkt, ¢ m_punkt, . E punkt, . :=543.3524 kW

= € ges.aus

E punkt., beschreibt den Exergiestrom des Rohgases (in Bild 21 Ezc) und E_punkt,,s den

des Produktgases ( E rc ).
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6.3.3.1 Feuerung in einem Gaskessel

Die Belieferung von Privatkunden zur Deckung des Heiz- und Warmwasserbedarfs stellt auf
Netzebene 3 den Standardfall dar. Als Vergleichsmoglichkeit zu der in Kapitel 6.3.2
dargestellten Verfeuerung direkt vor Ort wird nun die zentrale Nutzung in einem Gaskessel
des aufbereiteten Biogases betrachtet (in Bild 21 wird diese Option im rechten oberen Eck

dargestellt).

Der gewinnbare Nutzwarmestrom kann wie folgt ermittelt werden:

N p = 0.85
Q punkt.nutz= P aus™ F Q punkt.nutz= 461.84954 kW

Es wire zu erwarten gewesen, dass sich der in Kapitel 6.1.7 ermittelte Exergieverlust von
2,56 % in den Nutzwirmestromen wieder findet. Die Differenz zwischen der dezentralen und
der zentralen Verfeuerung fillt allerdings deutlich niedriger aus, was sich in der Wahl der
Systemgrenze begriindet. Bei der Ermittlung des Exergieverlustes nach Kapitel 6.1 wurde die
Aufbereitungsanlage isoliert betrachtet, wihrend hingegen bei der Verfeuerung in einem
Gaskessel das gewidhlte System auch den Fermenter beinhaltet. Dieser Umstand hat die
Konsequenz, dass die in Bild 17 als verloren betrachtete Abwdrme der Verdichter, bei der
Systemgrenzenwahl nach Bild 21 einen Beitrag zur Deckung des Energiebedarfs der

Fermentation leisten kann und somit den Exergieverlust des Gesamtsystems reduziert.

6.3.3.2 Verstromung nach Autbereitung

Um auch die géingige Variante der dezentralen Verstromung einer Vergleichsmoglichkeit
unterziehen zu konnen, wird der unwahrscheinliche Fall der Stromerzeugung in einem
BHKW nach Aufbereitung auf Erdgasqualitdt ndher untersucht. In Bild 21 wird diese
Variante in der linken, unteren Ecke dargestellt, leicht transparent, da nicht davon auszugehen

ist, dass diese Anwendung haufig Gebrauch findet.
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Der Wirkungsgrad einer derartigen Anlage wird sinnvoller Weise gleich mit dem in Kapitel

6.3.1 gewdhlten angenommen. Mit dem ermittelten Exergiestrom des Produktgases nach der

Aufbereitung gilt:
N o= 0.33
Poi=P ousM el P o= 179.30629 kW

Im Vergleich zur dezentralen Verstromung fillt auf, dass diese Variante eine deutlich
niedrigere Leistung liefert. Plausibel wird dieser Umstand durch den Wirmebedarf des
Fermenters. Kann bei einer dezentralen Nutzung die (sonst meist ungenutzte) Abwérme des
BHKW den gesamten Energiebedarf des Reaktors abdecken, so ist dies bei der Variante der
Einspeisung auf Netzebene 3 nicht moglich. Die notwendige Energie fiir den Fermenter muss
iiber einen abgezweigten Rohgasstrom mit anschlieBender Verbrennung sichergestellt werden
und bewirkt somit eine Reduktion des Produktgas-Massenstroms. Letztendlich resultieren der
Exergieverlust der Aufbereitung in Kombination mit der Notwendigkeit den Energiebedarf

des Fermenters zu decken in einer niedrigeren verfligbaren Leistung.

6.4 Einspeisung auf Netzebene 2

6.4.1 Kombinierter Gas- und Dampfkraftprozess

Die in Kapitel 6.3.3.2 beschriebene Variante zur Stromerzeugung stellt, wie bereits erwihnt,
eine ausgesprochen uniibliche Vorgehensweise dar. Wird beabsichtigt, aus Erdgas (bzw.
aufbereitetem biogenen Gas) in groBeren Mengen Strom zu erzeugen, so geschicht dies
iiblicher Weise in einem ,,Gas- und Damptkraft Kombinationsprozess* (GuD-Prozess), deren
Kraftwerke direkt an Netzebene 2 angeschlossen werden. Bild 22 stellt schematisch einen

derartigen Prozess dar.
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(1-y)n

Bild 22: GuD-Prozess, [24]
Im Rahmen dieses Prozesses wird in einem ersten Schritt (1) Luft angesaugt und verdichtet
(V), durch die Verbrennung von Gas in der Brennkammer (BK) einer Wérmezufuhr
unterzogen und des weiteren in einer Gasturbine (GT) unter der Freigabe von Leistung an der

Welle auf Umgebungsdruck entspannt.

Um die erhohte Temperatur des Abgases zu nutzen (2), wird in weiterer Folge ein
Dampferzeuger (VD) durch die Warmeabgabe des Abgases betrieben. Der so erzeugte Dampf
wird in einer Dampfturbine entspannt und liefert einen weiteren Beitrag zum Antrieb eines

Generators.

6.4.2 Beschreibung der Netzebene 2

Im Gegensatz zur Netzebene 3 ist das Druckniveau in der darliber liegenden Ebene mit
maximal 70 bar deutlich hdher. Um Gas in dieser Ebene einspeisen zu konnen, ist es
zwingend erforderlich, einen weiteren Verdichter zwischen die Aufbereitungsanlage und die
Einspeisestelle zu schalten. Die sich dadurch ergebenden zusitzlichen Kosten wurden in der
okonomischen Analyse (siehe Kapitel 7) nicht beriicksichtigt, da einerseits die
geographischen Bedingungen nur in Ausnahmesituationen eine derartige Einspeisung
begiinstigen und andererseits sich das gesamte Prozedere hinsichtlich eines Anschlusses an
die Leitung deutlich verkomplizieren wiirde (es ist wesentlich leichter einen Anschluss an
eine Kunststoffleitung mit 6 bar Innendruck, als vergleichsweise an eine Metallleitung mit 70

bar Innendruck zu errichten), was eine weitere Kostensteigerung verursachen wiirde.
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Nichtsdestotrotz wird aus rein wissenschaftlichem Interesse auch die exergetische Effizienz

einer Verwertung des Biogases auf Netzebene 2 betrachtet.

6.4.3 Exergie des fiir Netzebene 2 aufbereiteten Biogases

Wie bereits mehrfach erwihnt ist eine Drucksteigerung notwendig, was eine Anderung der
Stoffstrom-Exergie nach sich zieht. Als Vereinfachung wird die Abwérme des zusétzlichen
Verdichters (und die damit einhergehenden Erhohung des Massenstroms) nicht

beriicksichtigt, sondern lediglich dem neuen Druckniveau Beachtung geschenkt.

6.4.3.1 Exergie des Stoffstroms

Analog zu Kapitel 6.1.2 erfolgt die Ermittlung der an die neuen Randbedingungen

angepassten Exergie des Stoffstroms wie folgt:

kJ kJ

¢ pBG.aus'~ 2-113 e R BG.aus= 0-301 &K
T e = 293.15 K T, = 298.15K
0 s = 20 °C 0 =25 °C
P BG.aus = 70 bar p =1 bar
N aus = € pBG.aus® aus hy=c¢pBG.ausO u

_ T aus P BG.aus
Saus ™ Su2 = € pBG.aus N ~RpG.aysin

Ty Py

- A -
©staus’™= Naus ™ Mu~ Ty (S aus Su2>

kJ
=634.701 —

€ .
st.aus kg

Da sich die Gaszusammensetzung nicht éndert, bleibt die spezifische, chemische Exergie

dieselbe. Nach Kapitel 6.1.3 wird diese beziffert mit:
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KJ
& yus = 4.8604-10% =
kg

Die spezifische Gesamtexergie nimmt somit folgenden Wert an:

kJ
€ 70 ges'= 4924:10" =

e =¢ + €
70 _ges aus " “ st.aus ke

Der Exergiestrom wird wie gehabt unter Zuhilfenahme des Massenstroms gefunden:

k
m_punkt, = 0.01112 =

S

E_punktq:=e¢ 70_ges'm—punktaus E_punkt;q = 547.534 kW
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6.4.4 Nutzung auf Netzebene 2

Mit dieser Leistung ist es nun unter Beiziehung der entsprechenden Wirkungsgrade mdoglich,
weitere Verfahren zur Stromerzeugung aus Erdgas ndher zu betrachten. Es entspricht dem
Stand der Technik, in einem GuD-Prozess Strom zu erzeugen, da der Wirkungsgrad mit 50 %
deutlich hoher als bei einem BHKW liegt. Bild 23 zeigt den Weg vom Substrat zur
Elektrizitdt mit simtlichen im Zuge der Aufbereitung und Einspeisung in Netzebene 2

auftretenden spezifischen Exergien und Massenstromen, aus denen die Leistungen resultieren.

Substratzufuhr Py
Py = 273.767 kW -
1 GuD Proz.
n=0,5
K
er = 1831057 erg = 48960~
. l; Aufbereitung | - k:: Y
Fermenter e = 0.030%8 DWW My = 00115 ‘ ey = 49240
s g
N
EAB

Bild 23: Variante: Einspeisung auf Netzebene 2

Die Rahmenbedingungen wurden gleich zu den in Tabelle 11 gewdhlten angenommen.
Beriicksichtigung fand die Erhdhung der Stoffstrom-Exergie durch den zusitzlichen
Verdichter. Durch den verbesserten Wirkungsgrad eines derartigen Prozesses und die
geringfiigig hohere spezifische Exergie, kann die nutzbare elektrische Leistung im Vergleich
zu der zentralen Produktion in einem BHKW um knappe 100 kW gesteigert werden (sieche
vergleichsweise Bild 21 bzw. S. 98).
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Um eine Schitzung des aufzubringenden Forderbetrags, der einen fiir den Betreiber der
Anlage wirtschaftlichen Betrieb ermoglichen soll, liefern zu konnen, wurden Preise fiir die
einzelnen Komponenten recherchiert. Damit ein Vergleich zu Erdgas zuléssig ist, wurde die
gesamte Produktionskette, vom Substrat bis zum aufbereiteten Gas am Einspeisepunkt inkl.
technischer Vorrichtungen zur Einspeisung, betrachtet. Diverse weitere anfallende Gebiihren
fiir die Netznutzung, Speicher, Ausgleichsenergie etc. fanden weder flir das biogene Gas,
noch fiir das Erdgas Beriicksichtigung. Als Referenz wurden die Kosten fiir an die

osterreichische Staatsgrenze geliefertes Erdgas gewéhlt.

7.1 Fermentation

Im Rahmen einer Internetrecherche konnte der Fermenter-Hersteller enbion (www.enbion.de)

gefunden werden. Auf deren Homepage werden Komplettpreise fiir Biogasanlagen inklusive
BHKW angeboten, wobei die Kategorisierung nach elektrischen Leistungen der BHKWs
erfolgt, und auch der Bedarf an Ko-Substrat (Mais) pro Jahr an dieser Stelle zu finden ist.

Um iiber die elektrische Leistung auf den Volumenstrom Rohgas schlielen zu kdnnen, wurde
der gleiche BHKW-Wirkungsgrad wie in Kapitel 6 angenommen und der Heizwert des
Rohgases mit 6 kWh/m® festgelegt. Mit diesen Informationen kann der Volumenstrom wie

folgt ermittelt werden:

RiickschlieBung von der elektrischen auf die thermische Leistung iiber den thermischen

Wirkungsgrad:

—  therm

Uber den Heizwert des Rohgases wird der Volumenstrom gefunden:
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P
ther V
erm RG

Der Strombedarf eines Fermenters wird nach [19] mit 5 % der erzeugten elektrischen Arbeit

festgelegt und fiir 10 ct/kWh, zugekauft.

Da die gefundenen Preise so genannte ,,Ab-Preise” darstellen, und somit die giinstigste
Variante ohne jegliche Zusatzleistungen darstellen, wurden mit folgender Argumentation

keine Anderungen vorgenommen.

Nach [5] S. 77 betragen die Kosten fiir das BHKW etwa 14 % der Gesamtinvestition flir
Anlagen < 25 kW installierte elektrischer Leistung und bis zu 19 % fiir Anlagen > 200 kW.
Dieser Prozentsatz wurde nicht in Abzug gebracht, da davon auszugehen ist, dass zu
erwartende Kosten filir Planung, Bauiliberwachung, Inbetriebnahme, Genehmigungen,
baupolizeiliche Abnahme und unvorhergesehene Ausgaben in den gestellten Angeboten keine

Berticksichtigung fanden.
Die Kosten fiir das Ko-Substrat wurden nach [20] mit ca. 25 €/(t Silomais) angenommen.

Fir die Deckung der Investitionskosten wurden ein Zinssatz von 6 % und der
Amortisationszeitraum mit 15 Jahren festgelegt. Die jahrlich zu erwartende Belastung wurde
nach der Annuitdtenmethode, welche die zahlbaren Betrdge zur Tilgung der Schuld (inklusive
Zinsen) am Ende des festgelegten Zeitraums sicherstellt, herangezogen. Die Ermittlung der

jéhrlich félligen Raten erfolgt nach [21] S. 167 mit folgender Formel:

A KW i*(1+i)"
1+ -1
hierin beschrieben: 4 Annuitét (jahrlich zu zahlender Betrag)

KW  Kapitalwert (Investition)
i Zinssatz

N Laufzeit
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Da der Wiarmebedarf des Fermenters, wie in Kapitel 6.3.3 beschrieben, durch die lokale
Verbrennung von Rohgas gedeckt wird, kommt es zu einer Reduktion des Produktgas-
Volumenstroms und somit in weiterer Folge zu einer Verteuerung desselben, da weniger
aufbereitetes Gas der Einspeiung zur Verfiigung steht. Die abzuzweigenden Volumenstrome
wurden analog zu Kapitel 6.3.3, unter Riicksichtnahme auf die jeweilige Rohgasproduktion

berechnet und bei der Preisbildung beriicksichtigt.

Um die Preise fiir das Produktgas darstellen zu konnen, wurde der Volumenstrom, unter
Voraussetzung der in Kapitel 6 gestellten Annahmen, mit 60 % des Rohgas-Volumenstroms

und einem Brennwert von 10,7 kWh/Nm® angenommen.

Tabelle 15 zeigt simtliche oben diskutierte Posten fiir die einzelnen AnlagengréBen, wobei
die rot eingekreisten Groflen seitens der enbion Energieernte GmbH gegeben waren und alle

anderen Werte auf eigenen Berechnungen beruhen.
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Fermenter
Invgstition Einheit enbion Energiecernte GmbH (www.enbion.de)
Anbieter
Kapazitit kW @ 320,00 480,00 740,00
Heizwert Rohgas kWh/m® 6,00 6,00 6,00 6,00
Wirkungsgrad BHKW 0,33 0,33 0,33 0,33
Volumenstrom Nm’/h 75,76 161,62 242.42 373,74
Investitionskosten € 570.000,004 1.190.000,00 | 1.540.000,00 [ 1.800.000,00
Annuitét € 58.688,78 122.525,69 158.562,66 185.332,98
Betriebskosten (8000h/a)
Strom (5 % der erzeugten Arbeit)
Jahresproduktion kWh,/a 1.200.000,00 | 2.560.000,00 [ 3.840.000,00 | 5.920.000,00
5 % der JP kWh,/a 60.000,00 128.000,00 192.000,00 296.000,00
Stromkosten (bei
10 ct/kWhy, €/a 6.000,00 12.800,00 19.200,00 29.600,00
Ko-Substrat (Mais) t/a @ 5.500 9.000 12.500
Kosten €/t 25,00 25,00 25,00 25,00
Gesamt Mais €/a 62.500,00 137.500,00 225.000,00 312.500,00
Betriebskosten ges. €/a 68.500,00 150.300,00 244.200,00 342.100,00
Fermenter ges. €/a 127.188,78 272.825,69 402.762,66 527.432,98
spez. beziigl. RG €/m’ 0,21 0,21 0,21 0,18
spez. beziigl. PG €/m’ 0,39 0,39 0,38 0,33
Brennwert PG kWh/m’ 10,70 10,70 10,70 10,70
spez. beziigl. PG [ct/kWh BW 3,62 3,64 3,58 3,04

Tabelle 15: Kostenaufstellung fiir die Fermentation, [25, eigene]

Im Sinne einer spiter erfolgenden Zusammenfithrung der Kosten fiir Fermentation,

Aufbereitung und Einspeisung wurden als Basis die Rohgas-Volumenstrome mit 105, 200

und 275 Nm’/h herangezogen. Durch lineare Interpolation wurden die spezifischen Kosten

der Fermentation den gewéhlten Kategorien angepasst und in Bild 24 dargestellt.
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4
3,81 —e— Fermentation
E 3.6 -~— o
-= \
Z 341
b5
3,2
3 \ ; ‘
105 200 275
Nm’/h Rohgas

Bild 24: spezifische Produktgaskosten {iber der Rohgasproduktion fiir die Fermentation

7.2 Aufbereitung und Einspeisung

Um die Kostensituation fiir die Aufbereitung auf Erdgasqualitit darzustellen, wurden die
kommerziell verfiigbaren Verfahren der Druckwasserwésche einerseits, und der Adsorption

am Kohlenstoffmolekularsieb andererseits, ausgewihlt.

Die Zahlenwerte fiir die einzelnen Anlagengrofen wurden von [5] iibernommen. Sie basieren
auf einem Eigenkapitalanteil von 25 %, einem Fremdkapitalzinssatz von 6 % und einer

Darlehenslaufzeit von 15 Jahren.

Nach [5] S. 297 ff. wurden fiir die Aufbereitung mit einer DWW-Anlage auf einen Brennwert
von 10,85 kWh/Nm® folgende Investitionen bei der Preisfindung beriicksichtigt™:

e Aufbereitungsanlage inklusive Fliissiggaszusatz, Inbetriebnahme und 5 %igen
Aufschlag fiir Unvorhergesehenes
e Gasbrenner inklusive Heizkessel zur Fermenterbeheizung

e Gasspeicher fiir Rohgas

% Dieser Brennwert wird durch die Zumischung von Fliissiggas erreicht.
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e Umhausung fiir simtliche Komponenten der Anlage

¢ Biofilter zur Reinigung des Abgases

e Ersatzinvestitionen fiir Anlagenteile, deren technische Lebensdauer unter der
Darlehenslaufzeit liegen

e samtliche betriebsgebundenen Kosten flir Betriebs- und Wartungspersonal,
Instandhaltung und Reparatur der gesamten Anlage, Ersatzteile und Entsorgung der
Aktivkohlefilter

e verbrauchsgebundene Kosten wie Strom, Waschwasser, Aktivkohle und Fliissiggas.

Fiir die CO,-Abtrennung in einer PSA-Anlage werden die gleichen Positionen angesetzt,
allerdings liegen sowohl die Kosten fiir die Aufbereitungsanlage, als auch die
verbrauchsgebundenen Kosten niedriger, da die Anlagen bereits im Einkauf giinstiger sind

und kein Waschwasser benétigt wird, [5] S. 301 ff. .

Der Produktgas-Volumenstrom wird bei diesen Verfahren, wie bei der Fermentation und in

Kapitel 6, mit 60 % des Rohgas-Volumenstroms angenommen.

Der Transport zum Erdgasnetz und die unmittelbare Einspeisung in dieses stellen fiir beide
Verfahren die gleichen technischen bzw. logistischen Anforderungen und bedingen somit die
gleichen Mafinahmen. Folgende Positionen wurden als notwendig erachtet, um eine
Einspeisung auf Netzebene 3, bei Einhaltung sémtlicher seitens der Netzbetreiber gestellten

Bedingungen, durchfiihren zu kénnen:

e Odoriereinrichtung

¢ Volumenstrommessung

e zweischienige Gasdruckregelung von 5 auf 4 bar

e Steuerung der Ubernahmestation

e Rohrleitungsbau zur Erdgasleitung Ladnge: 500 m, bei 55-100 €/m (je nach
Durchmesser) und einer Baukostenerhohung um 40 % fiir 15 % der Gesamtldnge

aufgrund schwieriger Bodenverhéltnisse (Strassen-, Flussquerungen, etc.)

Da die Kosten in Abhéngigkeit von den installierten BHKW-Leistungen gegeben waren,
wurden die Zusammenhidnge zwischen diesen Leistungen und der Rohgas-Volumenstrome,

die bei den angefiihrten Quellen gegeben waren, fiir eine einheitliche Darstellung genutzt.
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Weiters erschien die Angabe der spezifischen Kosten in ct/kWh Heizwert nicht sinnvoll, da
fiir die thermische Abrechnung immer der Brennwert herangezogen wird. Aus diesem Grund

erfolgte eine Einheiten-Transformation zu ct/kWh Brennwert™.

Durch lineare Interpolation wurden die Kosten fiir die Aufbereitung mittels DWW inklusive
Transport und Einspeisung in das bestehende Erdgasnetz gefunden. Bild 25 zeigt diese in

grafischer Form:

3,5
3
’§ 2,5
% 2 —e— Kosten DWW
, —=— Kosten
E 1,5 Kosten PSA
3 1
o
0,5
0
105 200 275
Nm’/h Rohgas

Bild 25: spezifische Produktgaskosten iiber der Rohgasproduktion fiir die Aufbereitung

inklusive Einspeisung, [5]

7.3 Variante 2: Kostenanalyse nach Institut fiir Energetik und Umwelt

[21]

Das Institut fiir Energetik und Umwelt in Leipzig veroffentlichte im August 2005 ebenfalls
eine Studie, in der unter anderem die zu erwartenden Kosten fiir auf Erdgas-Qualitat
aufbereitetes Biogas beschrieben werden. Betrachtet werden zwei unterschiedliche Konzepte,
wobei einmal von einer Substratzusammensetzung mit 90 % Giille und in der zweiten

Variante 90 % Maissilage als Hauptbestandteil fiir die Fermentation Beachtung fanden.

%% Die Umrechnung erfolgte iiber den Heizwert des Produktgases, der nach [5] S. 227 mit 9,78 kWh/Nm?® betrégt.
Durch Multiplikation des spezifischen Preises pro kWh(HW) ergeben sich die Kosten pro Normkubikmeter. Die
Division durch den Brennwert ergibt den Preis pro kWh Brennwert.
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Als fiir Osterreich relevant wurde letztere erachtet, da bereits ein nicht unerheblicher Teil der

zur Verfligung stehenden Giille zur Stromerzeugung aus Biogas genutzt wird.

Die angefiihrte Studie berticksichtigt die Durchleitung von der Einspeisestelle zum Kunden,
indem eine zu liberwindende Strecke von 20 km zu € 0,74/km und ein Zusatzentgelt von
€ 4,34/(Nm’/h) und pro Jahr fiir Systemdienstleistungen angenommen werden. Diese
Positionen wurde von den Gesamtkosten abgezogen, da einerseits in Osterreich die
Verrechnung fiir die Netzbenutzung anders erfolgt (siche Kapitel 5.3) und andererseits der
kostenspezifische Vergleich zu Erdgas am Einspeisepunkt in das Osterreichische Erdgasnetz
stattfindet. Somit werden sowohl fiir Biogas, als auch fiir Erdgas nur die reinen

Gestehungskosten betrachtet.

Im Vergleich zu den von der embion Energicernte GmbH verfiigbaren Daten, fillt der
Maisbedarf in der Studie aufgrund des 90 %igen Massenanteils entsprechend hoéher aus.
Dieser Umstand macht sich im Endpreis fiir den Substratbedarf deutlich bemerkbar, da des
Weiteren der spezifische Preis fiir Mais um € 5/t hoher angesetzt und die Lagerung in

Fahrsilos inklusive der Aufbereitung zu Silagemais zusitzlich beriicksichtigt wurden.

Fir die Ermittlung der jihrlichen Belastung wurde auch hier die Annuitdtenmethode mit
einem 6 %igen Zinssatz gewdhlt. Die Laufzeit wurde an die jeweilige zu erwartende
Lebensdauer der einzelnen Anlagenteile (Gaskessel, Aufbereitung, Einspeisung, etc.)
angepasst, so dass zum Zeitpunkt der notwendigen Ersatzinvestition die jeweilige
Komponente zur Ginze bezahlt ist und eine Neuanschaffung keine finanzielle

Zusatzbelastung darstellt.

Einen Uberblick gibt Tabelle 16:
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Kostenaufstellung IE fiir 90 % Maissilage

Einheit
Kapazitiit Nm’/h 50 250 500
Substratbedarf t/a 2.600,00 13.000,00 26.000,00
Bereitstellung (30€/t) €/a 78.000,00 390.000,00 780.000,00
Lager + Aufber. €/a 7.239,00 28.856,00 57.712,00
Substrat Gesamt €/a 85.239,00 418.856,00 837.712,00
Fermenter Gesamt €/a 79.414,00] 187.347,00] 340.272,00
PSA Gesamt €/a 102.393,00 185.414,00 268.318,00
DWW Gesamt €/a 131.083,00 195.579,00 273.927,00
Einspeisung €/a 46.753,00] 57.583,00 67.370,00
Summe PSA €/a 313.799,00 849.200,00]  1.513.672,00
Summe DWW €/a 342.489,00 859.365,00]  1.519.281,00
Produktgas PSA % RG 52,00 52,00 52,00
Produktgas DWW % RG 54,00 54,00 54,00
Produktgas PSA Nm’/h 26,00 130,00 260,00
Produktgas DWW Nm’/h 27,00 135,00 270,00
Produktgas PSA Nm’/a 208.000,00]  1.040.000,00[  2.080.000,00
Produktgas DWW Nm’/a 216.000,00]  1.080.000,00]  2.160.000,00
Kosten (8000 h/a)
Produktgas PSA €/m’ 1,51 0,82 0,73
Produktgas DWW €/m’ 1,59 0,80 0,70
Brennwert PG kWh/m’ 10,70 10,70 10,70
Kosten PSA ct/kWh 14,10 7,63 6,80
Kosten DWW ct/kWh 14,82 7,44 6,57

Tabelle 16: Gesamtkostenaufstellung nach [21]

Die tatsdchliche Verfiigbarkeit des Produktgases wird mit 52 % (PSA) bzw. 54 % (DWW)

des Rohgas-Volumenstroms niedriger angenommen als bei den nach [5] ermittelten Werten.

Dieser Umstand bewirkt eine weitere Steigerung des spezifischen Produktgaspreises.
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Die Beimischung von Fliissiggas wurde zwar in der Studie erfasst, allerdings zur Erreichung

des Mindestbrennwerts fiir Gas der H-Qualitit*” nicht als notwendig erachtet.

Die Positionen ,Fermenter und ,Gasaufbereitungsanlage* beinhalten vergleichbare
technische Komponenten und sowohl die Kosten fiir Betrieb und Instandhaltung, als auch die

verbrauchsgebundenen Kosten wie etwa Hilfsenergie und Betriebsmittel.

Einen grundlegenden Unterschied zu Kapitel 7.2 stellt die Kalkulation fiir die Einspeisung
dar. Im Gegensatz zu [5] wurde die Lénge der neu zu errichtenden Leitung mit 1 km
angenommen und die Kosten fiir die Errichtung derselbigen mit € 160/m festgelegt. Dieser
Preis gilt fiir Rohrleitungen, die Gasmengen von bis zu 500 Nm’/h transportieren kénnen und

beinhaltet Planung, Material, Verlegung und Tiefbau.

*" In Deutschland werden zwei Gasgruppen unterschieden: L-Gas und H-Gas, wobei die ,,H* Gruppe
weitestgehend den dsterreichischen Qualitétsstandards entspricht
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7.4 Gesamtkosten

Da unterschiedliche Studien ndher betrachtet wurden, kann eine Bandbreite der zu
erwartenden Kosten angegeben werden. Durch Zusammenfiihren der Ergebnisse aus Kapitel

7.1 und 7.2 ergibt sich folgende Situation:

—e— Gesamtkosten DWW
—=— Gesamtkosten PSA
Kosten Erdgas

ct’kWh BW
n

105 200 275
Nm’/h

Bild 26: Kostensituation fiir OVGW-konformes Biogas nach [5] und eigenen Berechnungen
(Kosten pro kWh BW iiber der Rohgasproduktion)

Als Referenz wurde der Erdgaspreis an der osterreichischen Landesgrenze mit 1,6 ct/kWh

BW gewihlt.

Um die Vergleichbarkeit dieser Zahlen zu den Ergebnissen der Studie des IE zu ermoglichen,
wurden iiber lineare Interpolation die Kosten fiir die gleichen Rohgas-Volumenstrome

berechnet. Bild 27 zeigt die Ergebnisse:
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E . A \ —e— Kosten Erdgas
é ) = —s— Gesamtkosten DWW
= Gesamtkosten PSA
© 4

2 * <> >

0

105 200 275
Nm'/h

Bild 27: Kostensituation fiir OVGW-konformes Biogas nach [21] (Kosten pro kWh BW iiber
der Rohgasproduktion)

Beide Abbildungen lassen keinen wesentlichen Unterschied zwischen der Aufbereitung iiber
die DWW und die PSA erkennen. Auffillig ist, dass die Kosten nach IE deutlich hoher
ausfallen. Dieser Umstand findet seine Begriindung in mehreren Annahmen: Einerseits wurde
sowohl der Bedarf an Ko-Substrat, als auch die Kosten dafiir hoher angesetzt, andererseits

schlagen sich die Kosten fiir die Errichtung der Gasleitung zu Buche.

Die Zusammenfiihrung der Bilder 26 und 27 liefert eine Abschédtzung der zu erwartenden

Bandbreite:
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Bild 28: Bandbreite der zu erwartenden Kosten fiir OVGW-konformes Biogas (Kosten pro
kWh BW iiber der Rohgasproduktion), [5, 21]

Aus Bild 28 ist ersichtlich, dass die Kosten fiir Anlagen um die 100 Nm’/h eine sehr grof3e
Spannweite von 6,6 ct/kWh bis zu 12,79 ct/kWh aufweisen. So betrdgt der Preis fiir
aufbereitetes Biogas nach IE beinahe das Doppelte der eigenen Berechnungen. Bei steigender
Anlagengrofle fallen die Kosten nach IE sehr stark und ndhern sich den unteren Werten an.
Dieser Umstand begriindet sich unter anderem in der Tatsache, dass bei der Studie des IE fiir
die Aufbereitungsanlagen Kosten fiir Bandbreiten des verarbeitbaren Rohgas-Volumenstroms
zur Verfiigung standen. So flieBen Anlagen die bspw. 50 Nm’/h aufbereiten konnen, mit dem
gleichen Anschaffungspreis in die Kalkulation ein, wie Aufbereitungsanlagen, die fiir eine
Kapazitit von 150 Nm’/h ausgelegt wurden. Dementsprechend erhdhen sich natiirlich die

Kosten fiir das Produktgas unverhéltnisméBig fiir kleine Anlagen.

Aus diesen ermittelten Kosten ist es in weiterer Folge mdglich, den Forderbedarf, der einen
wirtschaftlich sinnvollen Betrieb einer derartigen Anlage ermoglichen soll, zu ermitteln. Zur
Ermittlung der Hohe desselbigen, wurden die jeweils hochsten spezifischen Kosten der beiden

Ergebnisreihen herangezogen. Bild 29 stellt diese Betrige dar.
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ct/kWh BW

105

200
Nm’/h

275

@ eigene
mIE

Bild 29: notwendige Forderbetrdage in ct/kWh BW iiber der Rohgasproduktion

Die momentan notwendigen Forderbetrige betragen somit das ca. 4-6 fache von

herkdmmlichem Erdgas, bei einem relativ hoch angesetztem Erdgas-Einstandspreis von 1,6

ct/kWh.
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Biogaserzeugung und dessen Verwendung in der Energieerzeugung ist bereits nahezu ein
Thema mit Tradition. Im Rahmen des Okostromgesetzes wird unter anderem die Erzeugung
von Strom aus Biogas mit Einspeisetarifen vergiitet. Seit kurzem wird eine alternative
Verwendung des Biogases diskutiert: Anstatt einer direkten Umwandlung in elektrische
Energie soll Biogas in die Erdgasnetze eingespeist werden und zur heimischen
Energieversorgung beitragen. Der Einsatz von erneuerbaren Energieformen ist jedenfalls zu

begriilen, insbesondere, wenn dies mit vertretbarem Mitteleinsatz moglich ist.

In der derzeit 6ffentlich gefiihrten Diskussion werden zumeist sehr hohe Potentiale fiir den
Biogaseinsatz genannt. Damit wiirde sich die Aufbringungsstruktur von Erdgas wesentlich

andern.

Die vorliegende Diplomarbeit setzt sich speziell mit den Themen Biogaseinspeisung in
Erdgasnetze - Reife der Technologie, Wirtschaftlichkeit und Energieeffizienz - kritisch

auseinander.

Fiir die biochemische Biogaserzeugung gibt es aufgrund der vorhandenen Anlagen mit
angeschlossener Verstromung Erfahrungswerte, die der Erzeugungstechnologie technische
Reife attestieren. Hinsichtlich der Technologie zur Gasaufbereitung fiir die Einspeisung in
Erdgasnetze liegt allerdings noch wenig Praxiserfahrung vor. In Europa sind je 2 Anlagen in
der Schweiz und in Schweden bekannt, bei denen aufbereitetes Biogas im Rahmen von
geforderten Forschungsprojekten in ein Erdgasnetz eingespeist wird. Alle anderen bekannten
Aufbereitungsanlagen dienen einer reinen Inselversorgung. In Osterreich wird seit kurzem in
einem Forschungsprojekt die Machbarkeit in einer Versuchsanlage untersucht. Es gibt
verfahrenstechnisch ausgereifte Prozesse zur Gasreinigung, die allerdings mit einem massiven
Kostenaufwand verbunden sind — alleine die Kosten der Gasaufbereitung liegen in etwa bei

den doppelten Gestehungskosten fiir Erdgas.

Fiir die thermochemische Biogaserzeugung (,,Holzvergasung®) sind Erzeugungsverfahren und
Aufbereitungstechnologie, die eine FEinspeisung in Erdgasnetze ermoglicht, noch in

Entwicklung. Wegen des hohen Wasserstoffanteils ist eine Methanisierung erforderlich, bevor
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eine Einspeisung in das Erdgasnetz moglich ist. Diese Technologien befinden sich in einer
F&E-Phase deren Ergebnisse noch nicht absehbar sind. Fiir die ndchsten 10 bis 15 Jahre ist

aus heutiger Sicht keine kommerzielle Einsatzfahigkeit zu erwarten.

Nachgewiesen wurde die Notwendigkeit der Aufbereitung von Biogas als Voraussetzung fiir
die Einspeisung in ein Erdgasnetz. Eine Einspeisung von Biogas mit mehr als 40 %
Kohlendioxid fiihrt zu technischen Problemen, zu Kapazititsengpédssen und nicht zuletzt zu

abrechnungstechnischen Problemen.

Die Betrachtungen zu den Exergiestromen lieferte die Erkenntnis, dass die Deckung des
Energiebedarfs des Fermenters von mafgeblicher Bedeutung fiir die effektiv nutzbaren
Leistungen ist. Dieser Umstand bewirkt einen deutlichen Vorteil fiir die dezentrale
Stromerzeugung und einen kaum spiirbaren Unterschied zwischen der dezentralen und der
zentralen Verfeuerung in einem Gaskessel. Der Exergieverlust, den die Aufbereitung (isoliert

betrachtet) bedingt, ist mit 2,5 % fiir die DWW bzw. 4,6 % fiir die PSA gering.

Aus dem Gesichtspunkt der Abwirme, die durch die momentan eingesetzte Verstromung des
Biogases in einem BHKW zwangsweise anfillt und in den meisten Féllen ungeniitzt bleibt,
scheint es sinnvoll das Rohbiogas aufzubereiten, durch Einspeisung transportfahig zu machen
und so die direkt vor Ort gewlinschte Energieform bereitzustellen. Es muss allerdings klar
sein, dass mit dieser Variante der Verwertung ein gewisser Verlust des Exergieinhalts
einerseits und ein ausgesprochen hoher Kapital- und Geriteaufwand andererseits verbunden

sind.

Betrachtet man die Wirtschaftlichkeit der Erzeugung von Biogas zur FEinspeisung in
Erdgasnetze, so zeigt sich bei den oben gemachten Angaben, dass die Gestehungskosten von
fiir die Einspeisung konditioniertem Biogas etwa das 4-6fache von herkdmmlichem Erdgas
betragen. Der aufzubringende Forderbetrag je m? liegt bei rd. 50 - 80 ct. In diesem Betrag sind
bereits die derzeit hohen Einstandspreise (etwa 1,6 ct/kWh) fiir Erdgas beriicksichtigt, wobei

Prognosen iiber die Preisentwicklung naturgeméf schwierig sind.
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Die Komplexitidt der Anlagen zur Erzeugung von einspeisbarem Biogas wurde dargestellt. Da
eine ,,Massenproduktion* aufgrund der Potentialabschitzung unwahrscheinlich ist und diese
Anlagen in aller Regel individuell fiir den Einzelfall konzipiert werden, kann von keiner
Kostensenkung aus dem ,,Mengeneffekt” ausgegangen werden. Daraus kann abgeleitet
werden, dass ohne FordermaBnahmen auch in Zukunft kein wirtschaftlicher Betrieb zu
erwarten ist - d.h. Fordermalnahmen sind nicht als ,,Starthilfe” zu konzipieren sondern
gegebenenfalls als kontinuierlich einzuplanen. Wiirde man etwa 1 % des Erdgasabsatzes
durch Biogas substituieren, das sind etwa 100 Mio. m?, wére ein Forderbedarf von rd. 50-80

Mio. € pro Jahr gegeben.
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9. Verzeichnisse

9.1 Abkiirzungen

BFB Bubbling Fluidized Bed

BHKW Blockheizkraftwerk

CFB Circulating Fluidized Bed

DIN Deutsches Institut fiir Normung e. V.

DWW Druckwasserwésche

EN Europédische Norm

GUS Gemeinschaft unabhingiger Staaten

HRT Hydraulic Retention Time (Verweildauer im Fermenter)
IE Institut fiir Energetik und Umwelt, gemeinniitzige GmbH, Leipzig
JP Jahresproduktion

KMS Kohlenstoffmolekularsieb

OGP International Association of Oil & Gas Producers
ONORM Osterreichisches Normungsinstitut

OVGW Osterreichische Vereinigung fiir das Gas- und Wasserfach
PG Produktgas

RG Rohgas

RL Richtlinie

9.2 Formelzeichen

A Annuitét (jéhrlich zu zahlender Betrag) [€/a]

E punkt Exergiestrom (kW]

Em molare Exergie [kJ/mol]
Ev Exergieverlust [%]

G molare Gibbsfunktion [kJ/mol]

H; Brennwert [kKWh/Nm’]
H Heizwert [kKWh/Nm®]
KW Kapitalwert (Investition) [€]

M molare Masse [kg/mol]
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N Laufzeit [a]

P Leistung [kW]

Q punkt Wérmestrom [kW]

R Gaskonstante []

T Temperatur [K]
V_punkt Volumenstrom [Nm®/h]
W, Wobbe-Index

Cp spezifische Warmekapazitit bei konstantem Druck [kJ/kg*K]
Cy spezifische Warmekapazitdt bei konstantem Volumen [kJ/kg*K]
d relative Dichte []

e spezifische Exergie [kJ/kg]

Cst spezifische Exergie des Stoffstroms [kJ/kg]

h spezifische Enthalpie [kJ/kg]

1 Zinssatz [%]
m_punkt Massenstrom [kg/s]

p Druck [bar]

s spezifische Entropie [kJ/kg*K]
Wi spezifische, technische. Arbeit [kJ/kg]

X Stoffmengenanteil [

0., abzufiihrender Warmestrom (kW]

P, elektrische Leistung [kW]

P,. Heizleistung (kW]

E Exergiestrom [kW]
O, nutzbarer Abwirmestrom (kW]
Q.on Verlust-Abwirmestrom (kW]

V Volumenstrom [Nm®/h]
0., zugefithrter Wéarmestrom

n Wirkungsgrad (]
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Temperatur
Isentropenexponent
stochiometrischer Koeffizient
Massenanteile

Luftiberschusszahl

9.2.1 Indexverzeichnis

ab
el

ges

BG.aus bzw. aus
BG.ein bzw. ein
CH4

CO2

PG

RG

9.3 Abbildungen

bezieht sich auf das Abgas
elektrisch
betrachtet die Gesamtheit

bezieht sich auf Umgebungsbedingung

in die Aufbereitung eintretendes Biogas
aus der Aufbereitung austretendes Biogas
Methan

Kohlendioxid

Produktgas

Rohgas

Bild 1: Balkendiagramm zur Heizmaterial-Umfrage, [2]

[°C]
[]
[
[l
[]

Bild 2: Exergetische Wirkungsgrade der Stromerzeugung durch Verbrennung bzw.

Vergasung, [3]

Bild 3: Darstellung der Stromungsvarianten der Festbett-Vergasung, [3]

Bild 4: zirkulierender Wirbelschichtvergaser

Bild 5: Darstellung der einzelnen Stufen bei der Methangéirung, [10]

Bild 6: Gasertrdge verschiedener Substrate, [5]

Bild 7: Auswirkungen der Girzeit auf die Methanausbeute, [5]

Bild 8: Typische Reaktorbauweisen, [10]

Bild 9: Gesamtsystem einer Biogasanlage, [10]

Bild 10: Varianten der Substratdurchmischung, [10]
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Bild 11: Uberblick iiber bekannte Reinigungsverfahren, [10]

Bild 12: Schema einer Biotropfkdrperanlage, [5]

Bild 13: Schema einer DWW-Anlage, [6]

Bild 14: Schema einer PSA-Anlage, [5]

Bild 15: Schema der Gaspermeation an der trockenen Membran, [5]

Bild 16: Methanverlust bei der Gaspermeation

Bild 17: Exergiebilanz tiber die DWW

Bild 18: Exergiebilanz iiber die PSA

Bild 19: Systembeschreibung der dezentralen Verstromung

Bild 20: Systembeschreibung der dezentralen Verfeuerung

Bild 21: Systembeschreibung der Einspeisung auf Netzebene 3

Bild 22: GuD-Prozess, [24]

Bild 23: Variante: Einspeisung auf Netzebene 2

Bild 24: spezifische Produktgaskosten iiber der Rohgasproduktion fiir die Fermentation

Bild 25: spezifische Produktgaskosten {iber der Rohgasproduktion fiir die Aufbereitung
inklusive Einspeisung, [5]

Bild 26: Kostensituation fiir OVGW-konformes Biogas nach [5] und eigenen Berechnungen
(Kosten pro kWh BW iiber der Rohgasproduktion)

Bild 27: Kostensituation fiir OVGW-konformes Biogas nach [21] (Kosten pro kWh BW iiber
der Rohgasproduktion)

Bild 28: Bandbreite der zu erwartenden Kosten fiir OVGW-konformes Biogas (Kosten pro
kWh BW {iber der Rohgasproduktion), [5, 21, eigene]

Bild 29: notwendige Forderbetrage in ct/kWh BW {iiber der Rohgasproduktion
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