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2 Einleitung

Im Projekt HylyPure wurde die Entwicklung eines Verfahrens im Labormalstab zur energieeffizienten
Ruckgewinnung von Wasserstoff aus einer Mischung mit Erdgas mittels Membrantechnologie und
Druckwechseladsorption  durchgefuhrt. Hintergrund dieses Verfahrens st die dezentrale
Wasserstoffproduktion aus elektrischer Uberschussenergie (Power-to-Gas) und Verteilung des
Wasserstoffs Uber das bestehende Erdgasnetz. Bei der Zumischung von Wasserstoff ins Erdgasnetz
sind landesspezifische Beimischgrenzen einzuhalten, die den Wasserstoffgehalt auf relativ niedrigem
Wert beschranken (Osterreich: 4 %(v/v), Deutschland: 5 %(v/v), 10 %(v/v) werden diskutiert). Der
abgetrennte Wasserstoff soll am Ausgang des Verfahrens in Brennstoffzellenqualitéat zur Verfligung
gestellt werden, derzeit ist dabei von einer Reinheit von mindestens 99,97 %(v/v) auszugehen. Diese
Trennaufgabe energieeffizient zu bewerkstelligen und mit einer lokalen Wasserstoffbereitstellung durch
z.B. Elektrolyse oder einem Antransport per LKW konkurrieren zu kénnen, ist die zentrale
Herausforderung im Projekt HylyPure.

Konkrete Ziele im Projekt waren die optimale Auswahl der Membranen und der Trennsequenzen, das
Sicherstellen der Anlagenflexibilitat (H./CHs-Feed, Kapazitat) sowie die Entwicklung von
Regelungskonzepten. Im Weiteren wurden die Auswirkungen von Nebenkomponenten in der
Gasmischung auf die Trennperformance und die Produktqualitét des produzierten H, untersucht.

Wahrend des Projektes wurde eine Versuchsanlage entwickelt, um systematisch die zwei
Prozessschritte Membran und Adsorption zu untersuchen. Nach zahlreichen Versuchen mit
synthetischen Gasen wurde ebenfalls eine vom Projektpartner zur Verfigung gestellte Erdgas-
Wasserstoff-Mischung verwendet. Neben des Nachweises der technischen Machbarkeit wurden,
basierend auf diesen Erkenntnissen, unterschiedliche Prozessvarianten entworfen und hinsichtlich der
Wirtschaftlichkeit analysiert.

Im dreijahrigen Projekt konnte ein Verfahren entwickelt werden, welches in der Tat die technische
Abtrennung von brennstoffzellentauglichem Wasserstoff (>99,97 % (v/v)) aus Mischungen mit Erdgas
(bis 4 % (v/v) Wasserstoff) ermdglicht; die technische Machbarkeit dieses Verfahrens konnte im Labor
experimentell nachgewiesen werden. Hierzu wurde eine Membran-Gaspermeationsstufe auf Basis einer
kommerziell verflUgbaren Polymermembran als erster Trennschritt entwickelt und dessen
Trenncharakteristik in umfangreichen experimentellen und simulativen Arbeiten untersucht. Als
optimierter Betriebszustand wird ein Druck auf der Permeatseite von 1,0 bis 2,0 bar(a) bei einem sehr
niedrigen Stage-cut von bis zu 0,1 (geringe Membranflache fir gegebenen Feedvolumenstrom)
festgelegt. Dabei ist eine Anreicherung des Wasserstoffgehalts von 4 % (v/v) im Feed auf 30 bis
35 %(v/v) im Permeat zu erwarten. Als zweiter Trennschritt wird eine Druckwechseladsorption
angeordnet, welche experimentell in Form eines Einzeladsorbers untersucht und optimiert wurde. Mit
einer Ausbeute von etwa 50 % wird dabei aus dem Permeat der Membranstufe ein Wasserstoffstrom der
erforderlichen Qualitat bereitgestellt. Der restliche Wasserstoff wird gemeinsam mit den abgetrennten
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Erdgaskomponenten als Desorbat der Adsorptionsstufe rekomprimiert und der Erdgasleitung
rickgefuhrt.

Die Einzeltrennschritte sowie der Gesamtprozess wurden mit verschiedenen Methoden mathematisch
modelliert und zum Zwecke der Optimierung von Betriebsparametern umfangreiche Simulationsarbeiten
durchgefuhrt. Speziell im Bereich der Membrantechnik wurden dabei neuartige und bisher nicht
publizierte Phdnomene beobachtet. Zur Beschreibung dieser Phdnomene wurden bestehende rigorose
mathematische Modelle verwendet und substantiell erweitert. Zur Prozessoptimierung wurde aufgrund
der Verlasslichkeit ein aus den experimentellen Resultaten regressiertes Parametermodell verwendet.

Fur den ausgelegten Prozess wurde das Basic Engineering fUr eine erste Demonstrationsanlage mit
einer Kapazitdt von 108 kg Reinwasserstoff pro Tag fur eine Wasserstofftankstelle angefertigt. Dies
wurde auch als Basis fur die wirtschaftliche Analyse des Konzepts herangezogen, welche nach einem
Standard des Projektpartners OMV durchgefiihrt wurde. Dabei konnte ermittelt werden, dass bei einer
vierjahrigen Investitionsphase fir die Anlage der Break-even-Point nach 6 Jahren erreicht wird und die
Anlage bis zum Ende der Abschreibungsperiode nach 15 Jahren einen Uberschuss vor Steuern
abziglich der Investition von mehr als den doppelten Anlagenkosten erwirtschaften kann. Damit ist das
Konzept bereits in der relativ frihen Phase wirtschaftlich tragfahig und eine hochkompetitive
Versorgungsmaoglichkeit kiinftiger Wasserstofftankstellen.

3 Inhaltliche Darstellung

In dem Projekt wurde basierend auf den Ergebnissen einer Literaturstudie Uber mogliche
Gastrenntechnologien eine Versuchsanlage im Labormafistab geplant, gebaut und in Betrieb
genommen, die eine strukturierte experimentelle Untersuchung der einzelnen Teilprozessschritte
ermdglichen sollte. AnschlieBend wurden die zuvor identifizierten Teilprozessschritte anhand
synthetischer Gasmischungen untersucht. Zur Darstellung der technischen Machbarkeit der
Trennaufgabe wurden Versuche mit realen Gasmischungen (Erdgas mit H.-Gehalt) durchgefihrt. Zur
Bereitstellung dieses Gases wurde beim Projektpartner extra ein Gaskonditioniercontainer inkl.
Flaschenabflillung errichtet. Abschlielend wurde der Prozess in einer Gesamtsimulation abgebildet und
optimiert sowie in einer Wirtschaftlichkeitsanalyse untersucht.

3.1 Literaturstudie

Im Zuge der Literaturstudie wurden sowohl géngige Verfahren des Stands der Technik (Adsorption,
Absorption, Membranprozesse, kryogene Trennung), als auch neuartige und noch nicht hochentwickelte
Mdglichkeiten (Gaszentrifugen, elektrochemische Membranen) mit vergleichsweise niedrigem
Technologiereifegrad betrachtet. Hierfir wurden etablierte und anerkannte Literaturdatenbanken, wie
beispielsweise www.sciencedirect.com, www.scopus.com, der Bibliothekskatalog der Technischen
Universitat Wien, sowie Suchmaschinen (z.B. scholar.google.com) verwendet.

Alle projektrelevanten Journale, Fachzeitschriften, Sammelwerke und Fachartikel (mehr als 500
Eintrage) wurden bewertet und mittels der Literaturverwaltungssoftware Citavi® (Swiss Academic
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Software) in einem eigens dafur angelegten Projekt erfasst und kénnen jederzeit abgerufen, erweitert
und verwaltet werden. In einem umfangreichen Arbeitspapier wurden die wesentlichen Erkenntnisse und
der Stand der Technik festgehalten. In diesem Bericht wird nur ein Auszug des Arbeitspapieres
wiedergegeben, der die wesentlichen Erkenntnisse (und Literaturquellen) widerspiegelt.

Als wichtiges Kriterium und als Ausgangspunkt der Recherche wurde die aufzutrennende Gasmatrix
zugrunde gelegt (siehe Tabelle 1). Zur Charakterisierung eines typischen Erdgases und der zu
erwartenden Stor- und Begleitstoffe wurde die OVGW Richtlinie G 31 herangezogen (<=2% CO,, <=5%
N2, <=10mg/m3 Gesamtschwefel, <=0,5% O,, 0°C KW-Taupunkt, -8°C Wasserdampftaupunkt) und von
einer Wasserstoffbeimischung in der GréfRenordnung von 4% ausgegangen. Zusatzlich standen noch
Gasanalysenprotokolle der Erdgasstation in Auersthal von der OMV zur Verfigung. Anhand dieser
Ausgangszusammensetzung wurde sodann nach Verfahren gesucht, die eine Abtrennung des
Wasserstoffs mit einer geforderten Endreinheit von 99,97% (ISO 14687-2:2012, Brennstoffzellen-
Qualitat) erméglichen kénnen.

Wahrend der Recherche wurden stets die im Projekt definierten Prozessrahmenbedingungen
mitberlcksichtigt (Tabelle 1), welche einen maRgeblichen Einfluss auf die Wahl der verwendeten
Technologie haben. Der Volumenstrom einer zu projektierenden Anlage wurde in einem Bereich
angesiedelt, der fur die praktische Anwendung des aufgereinigten Wasserstoffs als geeignet erachtet
wurde. Als erstes Realisierungsprojekt wurde dabei eine Wasserstofftankstelle mit entsprechender
GroRRe angenommen. Gerade die AnlagengroRe hat auf die Effizienz und Wirtschaftlichkeit (economy of
scale) einen gravierenden Einfluss; die technologische Machbarkeit bleibt davon jedoch unbeeinflusst.

Tabelle 1: Prozessrahmenbedingungen

Strom Bezeichnung Wert Einheit Kommentar
Druck (max) 60 bar Erdgasfernleitung
Feed Volumenstrom ca. 50-1.000 m3/h Laut Projektidee
H2 Gehalt 4 vol% Laut Projektidee
Produkt Hz2 Gehalt (min) 99,97 vol% ISO ISO 14687-2:2012
Zusammensetzung laut
Reststrom Druck 50 bar OvGwW
OVGW Richtlinie G 31

In den folgenden Unterkapiteln werden kurz die einzelnen Verfahren zur Abtrennung von Wasserstoff
aus einem Gemisch mit Erdgas naher erlutert, wobei wie bereits erwdhnt nur die wesentlichsten
Ergebnisse dargestellt werden sollen.

2.1.1 Absorption

Die Absorption lasst bei geeigneter Wahl des Lésungsmittels je nach Eintrittszusammensetzung H.-
Reinheiten von 85-95% mit einer Ausbeute von 85-95% zu (Peramanu 1998). Die Bereitstellung des
Wasserstoffs kénnte dariber hinaus bei relativ hohem Druck erfolgen. Damit kann das Verfahren
zumindest fir die Voraufkonzentrierung herangezogen werden. Da jedoch im Zuge der
Literaturrecherche kein wasserstoffselektives Absorbens gefunden werden konnte, misste in einem
realen Prozess nicht der Wasserstoff aus dem Erdgas extrahiert werden, sondern das Erdgas vom
Wasserstoff getrennt werden (im  Wesentlichen Methanabsorption). Bei den geringen
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Wasserstoffgehalten im Erdgas (im Projekt 1-10 vol%) stellt die Absorption der Uberschusskomponente
damit aber keinen praktikablen und effizienten Prozess dar.

2.1.2 Adsorption

Die Adsorption stellt ein Standardverfahren fir die Feinreinigung von Gasen dar, ist aber
vergleichsweise energieintensiv (Adhikari und Fernando 2006). Zahlreiche Literaturstellen (z.B. Ruthven
1984; Miller und Stoecker 1989; Shao et al. 2009) bestatigen erzielbare Hz-Reinheiten von Uber
99,999 %. Die Produktreinheit ist in grofen Malle vom Adsorbensmaterial, von der Kontaktzeit, dem
Druck, der Temperatur und vom Grad der Beladung des Adsorbens abhangig. Fur die Abtrennung
mehrerer Komponenten ist der Einsatz von verschiedenen, hintereinander geschichteten Adsorbentien
(z.B. aktiviertes Aluminium, Aktivkohle, Zeolithe) Stand der Technik, da dies zu einer hoheren
Betriebsmittelausbeute fiihrt.

Neben der Menge der eingesetzten Adsorbentien, ist vor allem die Reihenfolge im Adsorptionsapparat
essentiell. Bei mangelhafter Auslegung konnen signifikante Reduktionen der Standzeiten der
eingesetzten Materialien auftreten. Beispielsweise ist zu vermeiden, dass zeolithische
Adsorbensmaterialien in (berm&Rigen Kontakt mit CO, gebracht werden, da dieses durch
Druckabsenkung nicht (beziehungsweise nicht vollstandig) desorbiert und somit das Bettmaterial nicht
(ausreichend) regeneriert werden kann (Lopes et al. 2009; Ribeiro et al. 2008). Eingeschrankte
Kapazitat, geringere Standzeiten und niedrigere Produktgasqualitéat sind die Folge.

Hinsichtlich der Anwendbarkeit im vorliegenden Projekt ist vor allem die hohe erzielbare
Wasserstoffqualitdt am Adsorberaustritt interessant. Bei geeignetem Prozessdesign ist ein effizienter
und 6konomischer Betrieb mit dieser Technologie erreichbar. Nach derzeitigem Wissensstand sind zur
Abtrennung aller Verunreinigungen des wasserstoffreichen Stromes am  Austritt des
Membrantrennschrittes und zur Erreichung der angestrebten Gasqualitdt die folgenden drei
Adsorbermaterialien hintereinander zu schalten (wobei die genannte Reihenfolge ganz wesentlich ist):

1. Silica-Gel (Entfernung von hoheren Kohlenwasserstoffen und Feuchtigkeit)
2. Aktivkohle (Entfernung von Feuchtigkeit, CO, und CH.)
3. Zeolithe (Entfernung von CO, CH4 und N»)

Die genannten Materialien stellen jeweils Grol3gruppen dar, die sich in eine Vielzahl verschiedener
Typen weiter untergliedern lassen. Diese Typen haben innerhalb der Grof3gruppe vergleichbare
Charakteristik aber aufgrund unterschiedlicher Dotierung oder Produktionsverfahren zielgerichtet
designte Spezialeigenschaften in der Trennwirkung. Nach Einschrénkung der sinnvoll anwendbaren
Materialien durch Auswertung vorhandener Literaturarbeiten erfolgt die endgiltige Auswahl des
geeignetsten Adsorbensmaterials auf Basis der Ergebnisse der im Projekt durchgefiihrten
experimentellen Untersuchungen mit synthetischen Gasmischungen sowie mit echten Erdgas-
Wasserstoff-Mischungen.
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Die Adsorptionsfahigkeit eines Materials hinsichtlich einer speziellen Gasspezies ist unter anderem auch
von den anwesenden Begleitsubstanzen abhangig, da manche Gase bevorzugt adsorbiert werden und
bereits adsorbiertes Gas von der Oberflache wieder verdrangt wird. Aus diesem Grund ist es quantitativ
kaum maglich, Reingasadsorptionsdaten zur verlasslichen Auslegung eines
Mischgasadsorptionsprozesses und dessen Optimierung heranzuziehen. Speziell im Bereich von
Spurenverunreinigungen wirde diese Vorgehensweise zu grofien Auslegungsunsicherheiten und im
Extremfall zu einer falschen Produktgasreinheit fuhren. Fir die Validierung und Parametrierung
bestehender Modelle bzw. die Entwicklung eines neuen Adsorptionsmodelles ist es daher notwendig,
Modellparameter (Wechselwirkungsparameter) mittels eines Adsorptionsversuchstandes fir das
vorliegende Gasgemisch zu bestimmen.

2.1.3 Gaszentrifugen

Gaszentrifugen werden beispielsweise bei der Urananreicherung verwendet. Flr die Trennung von
CH4/CO: wurde ein vergleichsweise attraktiver Trennfaktor von 27,4 berichtet. (van Wissen et al. 2005).
Obwohl die Technologie interessant erscheint, ist eine Anwendung in herkdmmlichen technischen
Bereichen aufgrund der Nuklearthematik kaum darstellbar. Wissenschaftliche Publikationen in diesem
Bereich sind rar, Erkenntnisse und Erfahrungsberichte sind kaum vorhanden. Es wird abgeschéatzt, dass
sich die Forschung fur die Anwendung nuklearferner Gastrennprozesse in einem sehr friihen
Entwicklungsstadium befindet.

2.1.4 Kryogene Trennung

Dieses Verfahren trennt Stoffgemische aufgrund ihrer unterschiedlichen Siedepunkte und Dampfdriicke.
Hierfir muss das Gasgemisch vor dem Trennschritt abgekihlt werden und kann durch fraktionierte
Destillation oder Rektifikation in seine Bestandteile aufgetrennt werden. Dieses Verfahren besitzt
exzellente Skaleneffekte, ist aber deshalb fur kleine Anlagen unter anderem wegen der erforderlichen
Vorreinigungsschritte (z.B. um Vereisung zu verhindern) sehr kostenintensiv und komplex. Daruber
hinaus ist die kryogene Trennung weniger flexibel als alternative Verfahren und es sind keine sehr
hohen H:-Reinheiten (>=95%) in der Praxis umsetzbar (Miller und Stoecker 1989; Adhikari und
Fernando 2006).

2.1.5 Membranen

Die Abtrennung mittels Membrantechnologie stellt ein flexibles sowie energie- und kosteneffizientes
Verfahren speziell (aber nicht ausschlieflich) fur kleine Anlagen dar (Shao et al. 2009; Adhikari und
Fernando 2006). Es eignet sich dariiber hinaus hervorragend fir die Aufkonzentrierung und somit zur
Volumenstromreduktion.

Die Recherche zeigt auf, dass signifikanter Aufwand in die Forschung fur die Entwicklung von
Membranmaterialien investiert wurde und wird. Mit neuartigen Materialen (dichte Metallmembranen, vor
allem Palladium (Pd) und seine Legierungen) sind Reinheiten von bis zu 99,99% mdglich (Adhikari und
Fernando 2006). Auf der anderen Seite stehen Nachteile wie Anfalligkeit auf Vergiftung durch
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Spurenkomponenten (hier vor allem Schwefelkomponenten) oder unattraktive Betriebsbedingungen
(hohe Temperaturen, hohe Driicke).

Membranen werden im Wesentlichen Uber die beiden GroRen Permeabilitét und Selektivitat
charakterisiert. Je selektiver eine Membrane ist, desto vollstandiger kann sie
Mehrkomponentengemische trennen (hdhere Produktreinheit). Je hoher die Permeabilitdt einer
Membran ist, desto hoher ist der Fluss der jeweiligen Komponente durch die Membran. Fir eine
optimale wasserstoffselektive Membran ist sowohl eine hohe H,-Selektivitdt, als auch eine hohe Ha-
Permeabilitat erforderlich; die Praxis zeigt jedoch, dass der Ingenieur hier Kompromisse einzugehen hat.

Hochselektive (nahe der idealen Selektivitat von 100%), dichte Metallmembranen erreichen sehr hohe
Reinheiten, haben jedoch eine sehr geringe Permeabilitat (1,1*10® mol / m2s'Pal) (Zornoza et al. 2013).
Weiters sind sie aufgrund von Sprédheit, geringer Membranflache je Modulvolumen, sowie hohen
Herstellungskosten derzeit kommerziell noch wenig attraktiv und noch in Entwicklung (Ockwig und
Nenoff 2007). Eine zusatzliche Herausforderung ergibt sich bei Anwesenheit von CO und H.S im
abzutrennenden Gasgemisch, da diese die Membranen nachhaltig zerstéren koénnen (Adhikari und
Fernando 2006).

Keramische Membranen besitzen ideale H./CHs-Selektivitditen zwischen 23.000-27.000 und weisen
ahnlich niedrige Permeabilitaten wie dichte Metallmembranen auf. Diese Eigenschaften werden durch
eine extreme chemische Stabilitat erganzt, was speziell bei hdheren Gehalten an kritischen
Verunreinigungen relevant sein kann (Adhikari und Fernando 2006; Baker 2004; Baker et al. 1991,
Prabhu und Oyama 2000). Der Nachteil solcher Membranen liegt darin, dass die lonenleitfahigkeit sehr
stark von der Temperatur abhangt (je héher die Temperatur, desto besser die Leitfahigkeit) und deshalb
relativ hohe Betriebstemperaturen erforderlich sind. Fur die avisierte AnlagengrofRe der Endanwendung
des HylyPure-Konzeptes sind solche Hochtemperaturprozesse momentan wirtschaftlich unrentabel.

Ein weiteres technisch interessantes Membranmaterial ist Kohlenstoff, da Membranen auf
Kohlenstoffbasis eine sehr hohe Hy/CH.-Selektivitat (ca. 4000) und H.-Permeabilitat (~1000 Barrer?)
aufweisen (Grainger und Hagg 2007). Aufgrund von Sprodheitsproblemen und anderer Eigenschaften
befinden sich jedoch auch diese Materialien erst im Entwicklungsstadium. Laut (Bernardo et al. 2009)
gibt es derzeit auch keinen Hersteller fiir solche Membranen.

Die eingehende Analyse géanzlich unterschiedlicher Membranmaterialien (z.B. Kohlenstoff-
Molekularsiebe, Zeolithe, Metallmembranen, Keramikmembranen, Polymermembranen usw.) sowie das
Abwégen von Vor- und Nachteilen dieser Materialien in Hinblick auf das geplante Prozessverhalten
fuhrte im Projektkonsortium zur Wahl einer dichten Polymermembran (Polyimid, kurz PI). Dieses
Polymer eignet sich hervorragend aufgrund der guten Kombination aus H»/CHs-Selektivitat und Ho-
Permeabilitat, der industriellen Verflugbarkeit und der Robustheit fir den Betrieb einer Gastrennanlage.

Einen guten Uberblick iber die Leistungsfahigkeit unterschiedlicher Membranmaterialien liefert die viel-
Zitierte Robeson trade-off-Kurve (Abbildung 1), die den Kompromiss aus Selektivitat und Permeabilitat

11 Barrer = 1*10-20 cm3(STP) cm / (cm2 s cm Hg)
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sehr eindrucksvoll darstellt. Je ndher Membranmaterialien in dieser Darstellung an der oberen Grenze
(,Upper bound®) liegen, desto groRer ist ihr wirtschaftliches Potential. Es ist anzumerken, dass aufgrund
der intensiven Forschung an Polymermaterialien diese ,obere Grenze"* mit der Zeit bestandig nach oben
verschoben werden konnte.

1000 — . - .
' Upper bownd 2008
g- 100} : o, 1
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Abbildung 1: Robeson trade-off Kurve - Permeabilitdten und Selektivitaten fur unterschiedliche
kommerziell erhaltliche Polymere (CA: Cellulose Acetat; EC: Ethyl Cellulose; PDMS: Polydimethylsiloxan;
Pl: Polyimid; PMP: Polymethylpenten; PPO: Polyphenyleneoxid und PSF: Polysulfon) (Zornoza et al. 2013)

Wie in Abbildung 1 deutlich wird, verfigen die Polyimidmembranen tber die héchste Selektivitat der hier
analysierten klassischen Membranmaterialien. Die beschrankte Permeabilitat, die im Vergleich zu
anderen Materialien relativ gering ausféllt, stellt kein prinzipielles prozesstechnisches Problem dar und
kann durch eine groRere Membranflache ausgeglichen werden. Die hohe Selektivitat wirkt sich bei
geeigneter Verfahrensauslegung aber direkt auf die erzielbare Produktgasqualitét oder den spezifischen
Kompressionsenergiebedarf aus. Eine rein membrantechnische Erreichung der geplanten
Produktgasqualitat ist allerdings technisch schwierig und wirtschaftlich unrentabel weshalb jedenfalls ein
Feinreinigungsschritt (z.B. Adsorption) nachgeschaltet werden muss.

3.2 Planung und Aufbau der Versuchsanlage

Basierend auf den Erkenntnissen der Literaturrecherche wurde an der TU Wien ein Versuchsstand
entworfen, um getrennte Membran-, Adsorptions- und Desorptionsversuche mit bis zu 500 NL/h (0,5
Nm3/h) durchzufiihren. Dabei wurde vor allem darauf geachtet, dass mdgliche Betriebsweisen fir den
Gesamtprozess reprasentativ sind. Aus diesem Grund muss der Versuchsstand fur Driicke von 1 bis 60
bar(g) mit verschiedenen Gasgemisch-Zusammensetzungen betrieben werden kdnnen. Um einen sehr
hohen Grad an Flexibilitat (unter anderem um die verschiedenen Zyklen der Desorption darzustellen) zu

erhalten, wurde eine intelligente Gasmischstrecke als notwendig erachtet, um damit aus Reingasen (aus
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Gasflaschen) entsprechende Mischungen herzustellen. In der Versuchsapparatur soll der Einfachheit
halber keine vollstdandige PSA betrieben werden, vielmehr sollen die realen instationdren Schritte der
Adsorption und Desorption durch zeitlich variable Gemischbeaufschlagung simuliert werden. Damit ist
lediglich ein einzelner Adsorber-Apparat erforderlich, eine komplexe Schaltung mehrerer Apparate mit
Ventilanschaltung und Pufferbehélter ist nicht erforderlich. Die Gasmischstrecke hat vielmehr die
Aufgabe, genau definierte zeitliche Profile veréanderlicher Gaszusammensetzungen zu reproduzieren.

Ein prinzipielles Schema dieser Versuchsanlage ist in Abbildung 2 ersichtlich. Die Anlage besteht aus
vier Bereichen: einer Mischstrecke (inkl. Temperierung und Befeuchtung), einem Membran-, einem
Adsorptionsversuchstand und einer nachfolgenden Analysensektion fir die Bestimmung der
Gaszusammensetzung und der Gasmengenmessung der aufgetrennten Strome.

Membran

Gasmischstrecke Gasanalyse

» Adsorption

Abbildung 2: Versuchsstand Ubersicht

Die Mischstrecke besitzt vier Hochdruck-Gasflaschenanschlisse sowie vier Ausgédnge. Die
Zusammensetzung und der Volumenstrom der bereitzustellenden Gasmischungen werden durch die
Anwendung modernster MFC-Technologie bewerkstelligt. MFC (Mass Flow Controller) werden dabei
verwendet, einen genau definierten Massenstrom der jeweiligen Reingase zur Verfligung zu stellen und
zu mischen. Die Verschaltung ermdglicht dabei eine bestmégliche Ausnutzung aller MFCs und hat den
Vorteil, dass (bei einfachen Gasmischungen) bis zu zwei nicht verwendete MFCs flur die
Volumenstrommessung (MFM — Mass Flow Meter), nach dem Membrantrenn- oder dem
Adsorptionsschritt, einsetzbar sind. Neben der Gasmischung ist ebenfalls eine Gasbefeuchtung und
Temperierung vorgesehen. An die Gasmischstrecke kann in der Folge der Membran- oder
Adsorptionsversuchsstand angeschlossen werden.

Der Membranversuchsstand ermdglicht die verfahrenstechnische Charakterisierung der eingesetzten
Membranen und Membranmodule bei unterschiedlichen Temperaturen, unterschiedlichen Dricken und
unterschiedlichen Schnittverhaltnissen. Sofern es im Membranmodul vorgesehen ist, kdnnen ebenfalls
Sweepgasexperimente durchgefthrt werden (ein Spuilgasstrom auf der Permeatseite erhoht den
transmembranen Fluss).

Der Adsorptionsversuchsstand ermdglicht die Untersuchung der instationaren Prozesse Adsorption und
Desorption bei unterschiedlichen Temperaturen sowie unter adiabaten Bedingungen. Neben der
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Erfassung der Geschwindigkeit der Reaktionsfront mittels Temperatursensoren werden auch der
Druckverlust Uber das Adsorberbett sowie der Absolutdruck gemessen. Zur Bestimmung des
Hohlraumvolumens, welches fir einige Adsorptionsmodelle bendtigt wird, ist ein eigener Drucksensor
vorgesehen. Die Ausstattung der Versuchsanlage ist dergestalt, dass sowohl PSA
(Druckwechseladsorption) als auch (in gewissem Umfang) TSA (Temperaturwechseladsorption) durch
experimentelle Simulation untersucht werden kénnen. Dabei werden die speziell bei der Desorption
bekannten zeitlich variablen Spllgas-Zusammensetzungen durch die Gasmischstrecke bereitgestellt.

Der komplexe Bereich der Gasanalyse und Gasmengenmessung ermdglicht die Quantifizierung der
Gemisch-Zusammensetzung und des  Stoffstromes mittels unterschiedlicher Messgerate
(Massenspektrometer (MS), Gaschromatograph mit nachgeschaltetem Massenspektrometer (GC-MS),
Multikomponenten-Gas-Analysegerat auf Basis von nichtdispersiven Infrarotsensoren (NDIR),
Feuchtemessung, Volumenmessung via Hubkolben oder MFM). Zusatzlich ist eine zuschaltbare
Vakuumpumpe fir die Desorption vorgesehen. Nach der Gasanalyse wird das Gas gesammelt, einer
Fackel zugefihrt und verbrannt.

Sicherheitstechnisch  ist der gesamte Aufbau mit  Uberdruckventilen als auch mit
Flammenrickschlagsicherungen ausgestattet. Ein Gaswarngeréat Uberwacht die Gasatmosphéare um die
Apparatur, meldet einen etwaigen Gasaustritt und kann bei Anndherung an die untere Explosionsgrenze
(z.B. 40% UEG) den gesamten relevanten Bereich stromlos schalten. Die Anlage ist nahezu voll
automatisiert und wird mittels einer industriellen speicherprogrammierbaren Steuerung (SPS) des
Unternehmens GE-IP gesteuert. Uber ein eigenes HMI/SCADA-System erfolgt die Bedienung und
Visualisierung des Anlagenaufbaus. Alle Messdaten werden automatisch erfasst und strukturiert in einer
Datenbank abgespeichert.

Um den hohen Grad an Automatisierung und Flexibilitdt sicherzustellen, den eine zeitlich variable
Bereitstellung unterschiedlicher Gasmischungen erfordert, sind hochwertige MFCs, die die
Massenstréme der Reingase messen und regeln kdnnen, erforderlich. Kommerziell erhéltlich sind heute
Gerate, die im Wesentlichen nach den folgenden zwei Messprinzipien unterschieden werden kénnen:

e Thermische MFCs, die durch die Messung der Abkihlung eines beheizten,
gasumstrémten Elements auf den Massenstrom des Gases riickschliel3en

e Coriolis-MFCs, die unter Ausnitzung der Coriolis-Kraft, die auf abgelenkte Gasstréme im
Schwerefeld der Erde wirkt, eine direkte Messung des Massenstromes erlauben

Thermische MFCs haben ein einfaches, technisch weit verbreitetes Messprinzip und sind deshalb
kostenglinstig und von zahlreichen Herstellern zu beziehen. Ein prinzipbedingter Nachteil ist jedoch,
dass die Abkuhlung des Messelements nicht nur vom Gasmassenstrom, sondern auch von der
Gaszusammensetzung und vom Druck abhéngig ist. Thermische MFCs sind folglich immer auf eine
spezielle Gaszusammensetzung, einen speziellen Druck (und eine spezielle Gastemperatur) kalibriert.
Sollen andere Gaszusammensetzungen bei anderen Bedingungen gemessen und dosiert werden, sind

jeweils eigene Kalibrierkurven aufzunehmen. Diese Vorgangsweise ist kostenintensiv und prazise nur fir
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einzelne diskrete Punkte im zu untersuchenden Feld valid. Alternativ konnte die Mischung der einzelnen
Gasstrome bei konstantem niedrigen Druck mit anschlieRender Verdichtung auf den Betriebsdruck der
Versuchsapparatur geschehen (dann miuissten lediglich Kalibrierkurven fir unterschiedliche
Gaszusammensetzungen bei einem einzigen Druck implementiert werden). Im Projekt konnte ein
kosteneffizienter Kompressor fiir diese Nachverdichtung allerdings nicht gefunden werden.

Das Coriolis-Messprinzip hat nun den massiven Vorteil, dass das Messsignal lediglich proportional zum
Massenstrom und unabhangig von der Gaszusammensetzung, vom Druck oder Temperatur ist. Damit
kann jeder MFC aul3erordentlich flexibel zur Bereitstellung von Gasmischungen eingesetzt werden. Es
ist lediglich darauf zu achten, dass der eingestellte Massenstrom innerhalb des jeweiligen
Betriebsbereiches des MFCs liegt. Die unterschiedlichen Molmassen der verwendeten Gase (Hz, CHa,
COy) fuhren selbst bei ahnlichen volumetrischen Anteilen zu stark unterschiedlichen Massenstromen.
Deshalb sind die einzelnen MFCs auch unterschiedlich zu dimensionieren. Um den Anforderungen der
instationaren Bereitstellung unterschiedlicher Gasmischungen bei beliebigen Betriebsdriicken gerecht zu
werden, wurde entschieden, bei den zu beschaffenden MFCs auf das Coriolis-Messprinzip
zuriickzugreifen. In der projektierten Mischstrecke werden basierend auf den eingangs erwéhnten
Anforderungen unterschiedlich groBe MFCs mit unterschiedlichen Messbereichen eingesetzt. Eine
intelligente Verschaltung sorgt dabei bei maximaler Flexibilitat bei jedem Betriebszustand dafir, dass
jeder MFC in seinem idealen Betriebsbereich operieren kann.

Auch die Gasanalytik muss der Komplexitdt und den Anforderungen der HylyPure-Anlage gerecht
werden. Es ist derzeit nach Ansicht des Projektkonsortiums noch nicht Stand der Technik, die
zahlreichen Komponenten eines Erdgasgemisches bei hohen Anteilen an Wasserstoff direkt und online
zu analysieren. Die Definition der erforderlichen Wasserstoffqualitdt im Produktgas erfolgte in enger
Anlehnung an normative Vorgaben hinsichtlich einer Verwendung des Gases in Brennstoffzellen (1ISO
14687-2). Messmethoden fiir die Analyse der tolerierbaren Spurenkomponenten im Wasserstoff sind
ebenfalls in ISO 14687-2 aufgelistet. Der normgerechte Nachweis aller relevanten Verunreinigungen im
online- oder atline-Verfahren liegt deutlich aul3erhalb des Budgetrahmens des gegensténdlichen
Projekts, sodass sich die Qualitatskontrolle ganz wesentlich auf offline-Analysen stitzen muss. Online-
Messungen zum Zwecke der Prozesssteuerung und —regelung werden permanent und additiv dazu mit
verschiedenen Analysatoren, die beim Projekt-Antragsteller verfugbar sind, durchgefuhrt. Zu diesen
Analysatoren z&hlen bis zu drei NDIR-Gasanalysatoren fiur die Komponenten CO, CO, und CHa, ein
thermischer Sensor fir H, sowie ein kapazitiver Sensor fir Spurenfeuchte. Eine Prozess-MS sowie eine
GC-MS-Kopplung kdnnen fir die detailliertere Auflosung der Gasmatrix (speziell Spurenkomponenten)
hinzugeschaltet werden. Mit dieser Infrastruktur sind die im Projekt zu erzielenden Ergebnisse
kosteneffizient und sicher darstellbar.

Fur den mechanischen Aufbau der Versuchsanlage wurde auf ein bewéhrtes und dem Projektteam gut
bekanntes Montagesystem gesetzt. Hierbei kann sehr rasch und flexibel mittels Aluminiumprofilen ein
stabiler Rahmen fur einzelne Gewerke in Form eines Racks errichtet werden. Die Komponenten des
jeweiligen Gewerks konnen dann direkt auf die Aluminiumprofile oder besser auf eingezogene
Stahlbleche montiert werden. Aufgrund der hohen Betriebsdriicke und zur Vermeidung langer Totzeiten
wurde die Anlage mit den kleinsten Rohrleitungsquerschnitten ausgestattet, die technisch als sinnvoll
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betrachtet werden konnten (Gasgeschwindigkeiten im Betriebszustand immer zwischen 10 und 15 m/s).
Im Hochdruckbereich sind entsprechend Edelstahlrohrleitungen mit einem Auf3endurchmesser von
3,5 mm verbaut. Da diese Rohrleitungen keine tragende Funktion Ubernehmen kdnnen, sind alle
Armaturen, Ventile und Messgeréte in diesem Bereich fix auf dem Rahmen montiert. Anlagenbereiche
mit niedrigeren Driicken sind mit starkeren Rohrleitungen von 6 mm ausgefihrt, die bereits mechanisch
tragfahig sind, sodass einzelne Komponenten auch ,fliegend* verbaut werden kdénnen. Zentral gefihrte
Kabelkanale ermdglichen die elektrische Verbindung aller dezentralen Sensoren und Aktuatoren mit
dem Schaltschrank. In Abbildung 3 wird ein Eindruck tber den Versuchsstand gegeben.

Abbildung 3: Versuchsstand (links: Mischstrecke, rechts: Gesamtanlage)

Nachdem der mechanische Aufbau jedes Gewerks (einzelne Teststande) beendet wurde, konnte mit der
Verkabelung und den elektrischen Anschlissen an die Prozessautomatisierung, die SPS fortgefahren
werden. Es wird eine GE IP-SPS (General Electric) verwendet, wobei hier auf ein umfangreiches Know-
how in der Forschungsgruppe zuriickgegriffen werden kann und bereits zahlreiche Projekte mit solcher
Hardware erfolgreich realisiert wurden. Bereits wahrend der Verkabelung wurde parallel mit der SPS-
Programmierung begonnen. Auch hier wird eine Software, Proficy Machine Edition, von GE verwendet.
Der Vorteil dieser Software ist die einfache Konfiguration und eine breite Palette von Funktionen.
Zusatzlich bietet es eine Unterstiitzung mehrerer Programmiersprachen. Fur den HylyPure-
Versuchsstand ist die SPS-Steuerung fir eine Verknipfung und Kommunikation aller analogen und
digitalen Ein- und Ausgéange notwendig.

Zur leichteren Auswertung der Versuchsergebnisse werden bereits im SPS-Programm die maximal zu
erwartenden absoluten Messfehler der einzelnen Sensoren, die Mittelwerte und die
Standardabweichungen der Ein- und Ausgange in Echtzeit berechnet. Eine Datenbank sorgt fur die
optimale Speicherung der Daten. Die MFCs kommunizieren mittels Profibus mit der SPS und liefern
nicht nur die Information Uber die aktuellen durchflielenden Massenstrome, sondern auch Daten Uber
die jeweilige Dichte, Temperatur, maximale Kapazitat und der aktuellen Ventilstellung. Fir eine
fehlerfreie und optimale Datenkommunikation mussten Anpassungen im SPS-Programm vorgenommen
werden. Des Weiteren wurden viele hilfreiche Features fir eine optimale Nutzung der Anlage eingebaut.
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Dazu gehoren beispielsweise die Uberpriifung, welcher Teststand gerade in Verwendung ist (Membran
oder Adsorption), diverse verschiedene Programme zu automatischen Ventilschaltungen bei gewissen
Situationen, die Datenspeicherung nur zu benutzerdefinierten Zeitabstédnden (es werden beispielsweise
nur alle x Sekunden Messwerte eingeloggt), Berechnung der Zyklen fir eine ausreichende Auswertung
aller Daten oder spezielle Regler-Programme, welche die Proportionalventile regeln. Ein weiterer
essentieller Punkt fir das Betreiben der Anlage ist ein Sicherheitskonzept. Alle sicherheitsrelevanten
Vorgéange, die fur einen gefahrlosen Betrieb notwendig sind, wurden in die SPS integriert und werden
permanent Uberwacht. Wichtig diesbeziglich ist, dass die vorgegebenen Maximaltemperaturen und
Maximaldrticke nicht tGberschritten werden. Ebenfalls dirfen zum Beispiel wahrend des Betriebes einiger
Komponenten gewisse Ventile nicht geschaltet werden. Bei Uberschreitung eines Maximalwertes geht
die Anlage sofort in einen gefahrlosen Zustand Uber und der Bediener wird umgehend informiert.
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Abbildung 4: Visualisierung Versuchsstand: HMI des Bereichs Gasmischstrecke

Eine weitere wesentliche automatisierungstechnische Voraussetzung fir den Versuchsbetrieb ist die
Entwicklung und Implementierung einer Prozess-Visualisierung (Mensch-Maschine-Schnittstelle,
Human-Machine-Interface, HMI/SCADA). Zur ubersichtlichen Darstellung des Istzustandes des
Versuchsstandes (Messwerte) und zur Steuerung des Prozesses wurde ein mehrseitiges interaktives
Anlagenflie3bild mit einer Reihe aktiver Elemente wie Schaltflachen, Buttons und dgl. entworfen. Dabei
wurde darauf geachtet, bei mdglichst hohem Informationsgehalt der Darstellung eine gewisse
Ubersichtlichkeit und Handhabbarkeit der HMI nicht zu verlieren. Wahrend in den Betriebsmodi
Automatik und Halbautomatik sehr viele Bedienungsfehler ausgeschlossen werden kdnnen, ermoéglicht
der manuelle Betriebszustand einen nahezu ungepriften Betrieb (bis auf ausgewahlte
Sicherheitstiberwachungen) mit entsprechendem Risiko der Fehlbedienung. Deshalb ist die durchdachte
Verwendung und Positionierung aktiver Bildschirmelemente von groRer Bedeutung fir den Bediener.
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Exemplarisch ist in Abbildung 4 die HMI des Bereichs Gasmischstrecke der Versuchsanlage dargestellt,
die aktive Elemente fir Magnetventile und Coriolis-MFCs (Eingabe des Massenstrom-Sollwerts) sowie
eine Reihe von Messwerten (mit jeweiligem Messbereich sowie absolutem Fehler) enthalt. Zusatzlich
werden noch die an jedem Gaseingang angeschlossenen Reingasflaschen mit Code und
Zusammensetzung angezeigt. Alle Elemente sind dynamisch und werden hochfrequent aktualisiert.

Die zweite wesentliche Aufgabe eines HMI/SCADA-Systems neben der Visualisierung und Interaktion ist
die Daten-Akquisition und Bevorratung in entsprechenden Datenbanken zur spateren Analyse. Fir alle
Sensoren und Aktuatoren wurden sinnvolle Abtastintervalle fur die Darstellung sowie fiir die Datenbank-
Aufzeichnung definiert. Die Aufzeichnung selbst wurde in einer leistungsstarken MSSQL-Datenbank in
mehreren Datenbanktabellen (jeweils sinnvoll gruppierte Daten) implementiert.

Nach Fertigstellung der sicherheitsrelevanten Programme wurden umgehend Teile der Anlage auf
Funktion und Dichtigkeit Uberprift. Nach Einbindung des Gastiberwachungssystems konnte die
Apparatur in den experimentellen Versuchsbetrieb Ubergefuhrt werden.

3.3 Messtechnik

Fur die experimentellen Untersuchungen ist eine zuverlassige Gasanalytik Grundvoraussetzung. Fur die
Membranversuche wurde bei einer Gasmischung mit Kohlendioxid, Methan und Wasserstoff ein
Vierkomponenten-NDIR-Gasanalysegerat der Firma SICK verwendet, das bei allen Komponenten eine
Genauigkeit von +1 vol% besitzt. Begrenzt ist diese Messmethode durch die Anzahl der zu messenden
Komponenten und die Tragheit des Messsystems (T90 etwa 30 Sekunden).

Abbildung 5: Massenspektrometer der Firma Balzers

Bei sich sehr schnell verdndernden Gaszusammensetzungen bendtigt man daher ein flexibleres und
schnelleres System. Vor allem bei den Adsorptionsversuchen, bei denen Durchbruchskurven
verschiedener Gase analysiert werden und sich die Gaszusammensetzungen am Ausgang sehr schnell

andern, ist ein besser geeignetes Messverfahren erforderlich. Hierflr eignet sich besonders die
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Massenspektrometrie (MS), mit der es mdglich ist, alle 0,1 - 0,5 Sekunden den durchstrémenden Analyt
zu messen. Im Einsatz an der TU Wien befindet sich ein Quadrupol-MS der Firma Balzers (siehe
Abbildung 5). Der groRBe Vorteil bei der Massenspektrometrie ist die flexible Gestaltung der
Messprogramme mit denen es moglich ist, nahezu beliebige Komponenten im Analyt in einem
Konzentrationsbereich von 0 — 100 vol% zu messen. Die Anzahl zu analysierender Gaskomponenten
wird dadurch begrenzt, fur jede Komponente noch klar separierbare und aussagekraftige
lonenstrombanden auf lonenmassen zu finden, die in eine Gaskonzentration umgerechnet werden
kénnen. Im Projekt wurden Gasmischungen mit Hz, N2, O, CH4 und CO; analysiert.

Bei einer MS-Messung wird der zu untersuchende Analyt zunéchst ionisiert. Die dadurch entstehenden
lonen werden durch ein elektrisches Feld beschleunigt und danach dem Analysator zugefiihrt. Als
Ergebnis erhélt man die Intensitét der lonen (lonenstrome) in Abhangigkeit der Masse des lons. Bei der
Entwicklung eines Messprogramms muissen zunachst Messungen von Reingasen durchgefihrt werden.
Die ersten Reingasuntersuchungen wurden unter verschiedenen Bedingungen (Driicke und Durchflisse
am Analysator) durchgefiihrt. Dabei stellte sich heraus, dass der Druck einen deutlichen Einfluss auf das
Messergebnis aufweist. Deshalb wurde eine spezielle Ankopplung der MS an die Anlage gewahlt,
welche drucklose Messungen (= atmospharischer Druck) erlaubt. Zur weiteren Erhdéhung der
Messgenauigkeit wurde durch umfangreiche Laboruntersuchungen ein Kompensationsmodell entworfen,
welches Messwerte auch bei geringfugig héheren Driicken am Messpunkt zu korrigieren vermag. Nach
einigen Untersuchungen war es moglich, die charakteristischen Peaks der Reingasspektren zu
identifizieren, welche fir die weiteren Auslegungen der einzelnen Messprogramme erforderlich waren.
Nach der ldentifikation der charakteristischen Reingas-Peaks konnte bereits mit einem Kalibriergas
gemessen werden. Dabei wurden konstant lonenstrome der charakteristischen Massen Uber eine
langere Zeit gemessen, welche gemittelt und zur Berechnung der Kalibrationswerte verwendet wurden.
Diese Kalibrationswerte sind auf ein bestimmtes Kalibriergas mit definierten Gasen eingestellt. Fir die
Membran- und Adsorptionsversuche waren Messprogramme mit CH4/H2/CO.-, He/CH4/H2- und N2/O--
Gasmischungen erforderlich. Damit deckt man alle Mischgasversuche der Membran und Adsorption ab.
Die MS ist sehr flexibel beziiglich Implementierungen weiterer Gase. Wichtig hierfir ist ein passendes
Kalibriergas, in dem das zu implementierende Gas vorhanden ist. Mit dem passenden Kalibriergas
konnen die Kalibrationswerte exakt ermittelt werden, von denen die Genauigkeit der Messergebnisse der
Analyten abhangt. Je komplizierter die Gasmischung, bzw. je mehr Gaskomponenten das zu
analysierende Gas enthalt, desto schwieriger wird die exakte Berechnung der Kalibrationswerte, da sich
diese untereinander beeinflussen.

Weiters ist eine Zeitsynchronisierung der Analytik implementiert, welche sich wdéchentlich mit dem
Zeitserver der TU Wien synchronisiert. Dies gilt Gbrigens auch fur die Prozess-Visualisierung. Somit ist
sichergestellt, dass alle gesammelten Daten einen deckungsgleichen Zeitstempel verwenden. Fur
hochgenaue Analysen des Wasserstoffes (Reinheit >99,99 %) am Ausgang der Adsorption eignet sich,
im Gegensatz zur reinen MS, ein Gaschromatograph der mit einem Massenspektrometer gekoppelt ist
(GC-MS) deutlich besser. Dieser Analysator hat den groR3en Vorteil, dass zunachst das Mischgas Uber
die Saule grob aufgetrennt werden kann, und danach das Massenspektrometer in unterschiedlichen
Zeitintervallen die dadurch erhaltenen Fraktionen weiter analysieren kann. Um der hohen Anforderung
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der Analytik im Projekt HylyPure Genlge leisten zu kénnen, bestand zusatzlich die Mdoglichkeit, den
hochreinen Wasserstoff im Labor der OMV zu untersuchen.

3.4 Versuche mit synthetischen Gas-Mischungen

Zur strukturierten und genauen Erfassung des Trennverhaltens sowie der Leistungsfahigkeit der
einzelnen Trennverfahren (sowie auch der gesamten Prozesskette) ist die experimentelle Untersuchung
mit synthetischen Gasmischungen die Methode der Wahl. Die Dosierung ist weniger aufwandig, das Gas
ist kostengunstiger, die Analyse ist einfacher und es kann der Einfluss jeder Gaskomponente einzeln
bewertet werden. Aus diesem Grund nahmen die experimentellen Arbeiten mit synthetischen Gasen im
Projekt die meiste Zeit in Anspruch. Es wurden jeweils der Membrantrennschritt als auch der
Adsorptionsschritt  (mit  seinen  zeitlich  hintereinander  ablaufenden  Adsorptions-  und
Desorptionsschritten) einzeln und getrennt voneinander untersucht.

3.4.1 Membranversuche

Zu Beginn wurden Reingas-Permeationsversuche mit dem im Projekt verfugbaren Hochdruck-
Membranmodul durchgefiihrt. Dies ist eines der kleinsten kommerziell verfigbaren Hohlfaser-
Membranmodule fur Dricke bis 100 bar in Edelstahlbauweise und einem aromatischen Polyimid als
selektiver Membranschicht. Die aktive Membranflache betragt etwa 0,17 m2. Bei den ersten Versuchen
wurden dem Membranmodul zun&chst reines Methan und im Anschluss reiner Wasserstoff sowie reines
Kohlendioxid bei unterschiedlichen Feedgasdriicken zugefuhrt, wobei der Permeatdruck anfangs so
niedrig wie moglich gehalten wurde. Aus den Ergebnissen dieser Versuche konnte nach dem L6sungs-
Diffusions-Modell fur alle drei Komponenten die Permeanz als die Trennleistung der Membran
beschreibende KenngroRe ermittelt werden. Die Reingaspermeanz ergibt sich dabei aus einer
vereinfachten Gleichung fir den transmembranen Fluss aus dem LdOsungs-Diffusions-Modell fir
Reingase (siehe Glg. 1) und ist charakteristisch fur das Membranmodul als Ganzes.

PFeed T PRetentat
]i:Hi'A' — 2 — — Prermeat

Glg. 1

Nach einer etwa 50-stiindigen Konditionierungsphase (frische Membranen zeigen in den ersten
Betriebsstunden einen deutlichen Leistungsverlust, nach einer gewissen Zeit stabilisiert sich dann das
Trennverhalten und bleibt fir lange Zeit konstant) wurden die Reingas-Permeationsversuche mit den
wesentlichsten Komponenten CH4 und H; mit hoher Genauigkeit und Aufldsung wiederholt. Dabei wurde
neben dem feedgasseitigen Druck erstmals auch der permeatseitige Druck in grof3en Umfang variiert.
Die Notwendigkeit dieser Vorgangsweise demonstrierten die Ergebnisse der Membransimulation mit
druckunabhangigen Permeanzen fir CH. und H.. Bei diesem Versuchszyklus wurde ein
Membranverhalten fur das vermeintlich relativ einfache Stoffsystem Polyimid/CH4/H2 gefunden, welches
in der Literatur bislang nicht dokumentiert jedoch von ausgesprochen grofem Einfluss auf die
Prozessgestaltung ist. Die beobachteten Permeanzen von CH4 und H. sind dabei nicht nur Funktionen
des Drucks auf der Hochdruckseite der Membran, sondern auch (und sogar in starkerem Ausmal)
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Funktionen des permeatseitigen Drucks. Diagrammdarstellungen dieser Ergebnisse sind Abbildung 6 zu
entnehmen.
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Abbildung 6: Reingaspermeanzen von CH4 und H2 in Abhangigkeit des Druckverhéltnisses

(Feeddruck/Permeatdruck) und des Permeatdruckes bei konditionierter Membran

Es ist klar erkennbar, dass die Permeanz der Membran sowohl fir CH4 als auch fur Hz mit steigendem
Gegendruck auf der Permeatseite signifikant kleiner wird. Da dieser Effekt bis dato wissenschaftlich
noch nicht dokumentiert ist, ist die Publikation dieser Ergebnisse in einer Fachzeitschrift vorgesehen.
Das Parameterfeld ist fir Wasserstoff noch zu vervollstdndigen, was aufgrund der hohen Permeanz und
daraus resultierenden hohen erforderlichen Volumenstromen eine Adaptierung der Versuchsanlage
erfordert. Jedenfalls zeigt sich, dass bei steigendem Permeatdruck (wie im vorliegenden Prozesskonzept
avisiert) eine niedrigere Permeanz als urspriinglich erwartet anzutreffen ist.

Darauf aufbauend wurden im nachsten Schritt 2-Komponenten-Mischgas-Permeationsversuche mit CH,
und H. in unterschiedlichen Konzentrationen und unterschiedlichen Driicken im Feed untersucht.
Abbildung 7 stellt den Wasserstoffgehalt im Produkt der ersten Trennstufe (=Permeat) in Abhangigkeit
des Stage-cuts (entspricht Permeatvolumenstrom bezogen auf Feedvolumenstrom) flr verschiedene
bindre Gasmischungen und verschiedene Feeddriicke dar. Zunéachst zeigt sich, dass mit geringerem
Schnittverhdltnis ein reineres Permeat gewonnen werden kann. Jedoch ist dabei zu bericksichtigen,
dass hierbei die Ausbeute des Trennschrittes reduziert wird (Abbildung 9). Des Weiteren wird deutlich,
dass ein hoherer Wasserstoffgehalt im Feed zu deutlich h6heren Permeatkonzentrationen fuhrt. Fir die
Membran als ersten Trennschritt sind Wasserstoffgehalte im Feed zwischen 1 und 10 % relevant, dies
entspricht prognostizierbaren Beimischverhaltnissen. Die hoheren Wasserstoffgehalte sind neben der
wissenschaftlichen Relevanz vor allem fir komplexere mehrstufige Trennsequenzen interessant, die
eine zweite und dritte Membranstufe realisieren.
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Abbildung 7: Wasserstoffanteil im Permeat (bei 1 bar(a)) in Abhangigkeit vom Stage-cut fiir verschiedene

Wasserstoffanteile im Feed und verschiedene Feeddriicke
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Abbildung 8: Wasserstoffanteil im Permeat in Abhéngigkeit von Stage-Cut und Permeatdruck

Fur den Prozess besonders relevante Feedgaszusammensetzungen wurden hinsichtlich einer
Prozessoptimierung im Anschluss mit unterschiedlichen Permeatdricken untersucht. Wie in Abbildung 8
ersichtlich ist, nimmt mit steigendem Permeatdruck die Wasserstoffkonzentration im Permeat deutlich
ab. Abbildung 9 zeigt zuséatzlich eine klare Reduktion der Wasserstoffausbeute wenn der Permeatdruck
gesteigert wird. Da ein méglichst hoher Permeatdruck angestrebt wird, um ohne weitere Verdichtung
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den nachgeschalteten Adsorptionsschritt beaufschlagen zu kénnen, stellt die Wahl des endgiltigen
Permeatdrucks (hier oft auch als Zwischendruck bezeichnet) den entscheidenden Optimierungsschritt
und ein ausschlaggebendes Designkriterium dar. Interessant ist die Tatsache, dass Ausbeute und
Permeatkonzentration flr hohe Schnittverhaltnisse vom Permeatdruck unabhangige Werte annehmen.

110
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Abbildung 9: Wasserstoffausbeute im Permeat in Abhangigkeit von Stage-Cut und Permeatdruck

Neben Methan und Wasserstoff ist Kohlendioxid die wichtigste Mischungskomponente fir das HylyPure-
Konzept. Dies liegt einerseits am CO>-Gehalt von natirlichem Erdgas, welcher tblicherweise bei etwa
1% liegt und andererseits an der relativ guten Permeabilitit der Komponente. Weitere
Erdgasbegleitstoffe wie hohere Kohlenwasserstoffe oder Stickstoff, die in deutlich héheren Gehalten
vorkommen, zeigen im verwendeten Membranmaterial eine deutlich schlechtere Permeabilitat als
Methan und werden folglich retentatseitig angereichert und dem vorbeistromenden Erdgasstrom nicht
entnommen. Aus diesem Grund wurde neben dem Binargemisch Wasserstoff/Methan auch der Einfluss
von CO;2 umfangreich untersucht. Abbildung 10 zeigt die Versuchsergebnisse fur Mischungen mit der fur
den Prozess relevanten CO,-Feedkonzentration von 1 % (v/v). Die Abbildung ist mit Abbildung 8 zu
vergleichen, welche dieselben Informationen fir eine Feedgasmischung ohne CO, enthalt. Vergleicht
man den Auslegungszustand von 4 % Wasserstoff im Feed, so zeigt sich eine Reduktion des
Wasserstoffgehalts im Permeat bei Anwesenheit von Kohlendioxid um etwa 2 % (v/v). Dieser Einfluss ist
im Vergleich zur Messunsicherheit von etwa 1% (v/v) sehr gering. Es ist jedoch ein Kohlendioxidgehalt
im Permeat im Bereich von 0O bis 6 % (v/v) mit einem Mittelwert im relevanten Prozessbereich von 3 %
(v/v) zu verzeichnen. Diese zusatzliche Verunreinigung ist im nachfolgenden Trennschritt abzutrennen.
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Abbildung 10: Wasserstoffkonzentration im Permeat in Abh&ngigkeit vom Stage-Cut bei verschiedenen

Permeatdriicken und einem Kohlendioxidgehalt im Feed von 1 % (v/v)

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass durch den Gaspermeationsschritt als erste Trennstufe im
HylyPure-Prozess eine Wasserstoffanreicherung von 4 % (v/v) im Feed auf etwa 15 bis 22 % (v/v)
erreicht werden kann, wenn ein Permeatdruck zwischen 5 und 6 bar(a) und ein Stage-Cut von 0,15 bis
0,25 zugrunde gelegt wird. Bei atmosphéarischem Permeat dagegen sind bis zu 30 % (v/v) und mehr
realistisch. Damit ergibt sich eine Anreicherung durch den Membranschritt um einen Faktor 4 bis 9 mit
entsprechender Volumenreduktion fir den zweiten Trennschritt. Wahrend alle anderen
Erdgasbegleitstoffe auller Wasserdampf im Permeat abgereichert werden, ist im Falle des
Kohlendioxids mit einer Anreicherung von 1 auf etwa 3 % (v/v) zu rechnen. Hinsichtlich der Ausbeute
des ersten Trennschritts ist eine Erklarung erforderlich. Die Wasserstoffausbeute liegt fir den avisierten
Prozess zunéchst in einem Bereich zwischen 70 und 95 %. Dabei ist zu beachten, dass sich ,der Rest*
nicht als Verlust bemerkbar macht, sondern einfach nicht aus dem Erdgasstrom extrahiert wird, sondern
in diesem verbleibt. Deshalb ist genaugenommen nicht von einer Ausbeute, sondern viel mehr von
einem ,Erntefaktor” zu sprechen, der sich auf den residuellen Wasserstoffgehalt downstream der
HylyPure-Anlage auswirkt. Wird beispielsweise ein deutlich niedrigerer Erntefaktor gewahlt (und
akzeptiert man folglich einen hoheren Restwasserstoffgehalt downstream), so sind deutlich héhere
Wasserstoffgehalte im Permeat zu erzielen, was sich wiederum positiv auf den Betrieb und die Ausbeute
der nachgeschalteten Adsorption auswirkt. Die Festlegung des Erntefaktors ist deshalb eine Optimierung
im Gesamtverbund unter Bertcksichtigung der Verhdltnisse in der Erdgasleitung.
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3.4.1.1 Adsorptionsversuche

Die experimentelle Untersuchung des Adsorptionsprozesses erfolgte erst mittels Durchbruchsversuchen
eines vollstandig regenerierten Adsorbens. AnschlieBend wurde der Einfluss verschiedener
Regenerationsmaoglichkeiten sowie die zyklische Wiederholbarkeit untersucht.

Nach dem erfolgreichen Aufbau des Adsorptionsversuchsstandes wurden erste Methan-
Durchbruchsadsorptionsversuche gemacht und mit Literaturdaten verglichen. Es wurden
Reingasadsorptionsversuche von Methan bei unterschiedlichen Driicken (1 und 3 bar(g)) durchgefthrt.
Exemplarisch ist ein Versuch (3 bar(g), adiabat, CH4 Durchbruch) in den nachfolgenden Verlaufen
dargestellt (Abbildung 11, Abbildung 12 und Abbildung 13).

T [°C]

0] 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
Adsorptionszeit [min]

Abbildung 11: Temperaturverteilung und Verlauf im Adsorber wahrend eines Adsorptionsversuches
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Abbildung 12: Temperaturmittelwert im Adsorber
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Abbildung 13: Adsorbierte Menge in Abhangigkeit vom Versuchsverlauf (Temperatur, Dauer)

Der adiabat betriebene Versuch lasst, wie aus der Literatur bekannt, einen deutlichen
Temperaturanstieg beobachten (siehe Abbildung 11). Weiters ist auch die Adsorptionsfront in den
Temperaturkurven erkennbar, die sich mit zunehmender Adsorptionsdauer vom Eintritt des Adsorbers
(Temperatursensor T1) durch das Bett zum Ausgang des Adsorbers bewegt (Temperatursensor T10).
Die anschlieBende Abkihlung erhdht die Aufnahmekapazitat des Adsorbens, welche
temperaturabhangig ist (siehe Abbildung 13). Die fur den Versuch typische Durchbruchskurve ist in
Abbildung 14 dargestellt. Weiters sind dort die fur die Adsorption charakteristischen Zeiten (Durchbruch,
Sattigung und Halbwertszeit) sichtbar. Basierend auf diesen Daten wurden auslegungsrelevante
Parameter (z.B. L&nge der Massentransferzone) berechnet.
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Abbildung 14: Durchbruchskurve inkl. Adsorptionskennwerten

Die in Abbildung 13 dargestellten Ergebnisse kdénnen in Kombination mit der jeweils dazugehdrigen
Temperatur (siehe Abbildung 12) mit Literaturwerten (siehe Abbildung 15) verglichen werden. Es ist zu
sehen, dass die Adsorption druck- und temperaturabhangig ist. Weiters liegen die selbst ermittelten
experimentellen Werte fir die Beladung von etwa 1,5 mmol/g bei 3 bar und 308 K gut im Bereich der

Seite 25 von 46



e!Mission.at - 4. Ausschreibung

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

Literaturwerte (Ritter und Yang 1987; Choi et al. 2003; Belmabkhout et al. 2004; Waldron und Sircar
2000; Martin et al. 2011).

e —=&— BPL, 283, Belmabkhout

PCB, 293, Choi

—&— PCB, 293,15, Ritter
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Abbildung 15: Literaturwerte der von Aktivkohle adsorbierten Menge an CH4 in Abhangigkeit von Druck,
Temperatur und Adsorbenstyp (e.g. BPL, PCB, BLP) (Ritter und Yang 1987; Choi et al. 2003; Belmabkhout
et al. 2004; Waldron und Sircar 2000; Martin et al. 2011)

3.4.1.2 Adsorption - Druckwechseladsorption

Basierend auf den bisherigen Erkenntnissen wurde der weitere Fokus der Untersuchungen von einem
einfachen Adsorptionsprozess zu einem kontinuierlichen, zyklischen Druckwechsel-Adsorptionsprozess
durch die Integration von Desorptions- und Spilphasen gelegt. Obwohl eine reale PSA-Anlage im
HylyPure-Konzept zur Sicherstellung eines kontinuierlichen Produktivbetriebs immer zumindest vier
Adsorber inkludieren wirde, kann die Trennsequenz anhand eines einzelnen Adsorbers mit geringerem
Aufwand und groRRerer Detailtiefe analysiert werden. Der Rickschluss auf eine vollstandige PSA-Anlage
erfolgt dann durch Uberlagerung der Adsorptionszyklen mehrerer Adsorptionskolonnen. Ein
Adsorptionszyklus besteht aus 1.) Drucksteigerung (mit Feed oder mit Raffinat=Produkt), 2.) Adsorption
(bis kurz vor dem Durchbruch), 3.) Druckabsenkung ohne Feed (unter Kontrolle des Volumenstroms)
und eventuell 4.) Spilung des Adsorbers mit Raffinat.

Um die genannten Phasen eines Adsorptionszyklus an der Versuchsanlage realisieren zu konnen,
wurde eine entsprechende Steuerungs- und Regelungsalgorithmik in der Anlagen-SPS implementiert.
Hier kdnnen alle Phasen einzeln in Dauer und Auspragung (Druck, Volumenstrom etc.) definiert und
vollautomatisch durchlaufen werden. Zusatzlich erlaubt die Automatik auch die Spulung der
Rohrleitungen zwischen den einzelnen Phasen (zur Vermeidung von Analytik-Artefakten) sowie die
Auswahl der Drucksteigerung Uber Feed oder Raffinat. Diese Automatisierungsstrategie erlaubt
gemeinsam mit der Sicherheits- und Uberwachungslogik der SPS einen mehrtagigen, im Wesentlichen
unbeaufsichtigten experimentellen Betrieb des Adsorbers. Die Auswertung zeigt, dass stabile und
reprasentative Ergebnisse erst nach zumindest 5 bis 7 Adsorptionszyklen zu erkennen sind, zur
Produktion realistischer Resultate also relativ lange Versuchsdauern einzuhalten sind; Versuche Uber
Nacht wurden dennoch vermieden. Die beiden wesentlichsten Ergebnisse der experimentellen
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Adsorptionsuntersuchungen waren die erzielbare Produktqualitit (Nachweis der technischen
Machbarkeit) sowie die zu erwartende Ausbeute an Wasserstoff in diesem Trennschritt (Grundlage fur
die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung).

Nachfolgend wird exemplarisch ein Versuch ausgewertet und anschlieRend eine Zusammenfassung
aller Versuchsergebnisse hinsichtlich erzielbarer Produktkonzentrationen in Abhangigkeit der Feedgas-
Zusammensetzung und unterschiedlicher Betriebsweisen gegeben.

Die folgenden drei Abbildungen geben einen kurzen Einblick in einen typischen zyklischen
Versuchsverlauf. Abbildung 16 zeigt den Verlauf des Feedvolumenstroms fir eine bindre CHa-Hz-
Gasmischung, Abbildung 17 zeigt den Verlauf des Wasserstoffgehalts im Raffinat (=Produkt) und
Abbildung 18 zeigt den Temperaturverlauf im Adsorberbett (Adsorption ist exotherm, Desorption ist
endotherm).
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Abbildung 16: Feed-Volumenstrom wéahrend mehrerer Adsorptionszyklen fir eine definierte Mischung
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Abbildung 17: Wasserstoffgehalt am Adsorberaustritt wahrend mehrerer Zyklen fir eine definierte
Mischung
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Abbildung 18: Temperaturverlauf wahrend mehrerer Adsorptionszyklen gemessen mit 10 Uber die Héhe

des Adsorberbetts verteilten Temperatursensoren (1 am Eintritt, 10 am Austritt)

Die Abbildungen zeigen den zyklischen Verlauf des Experiments sowie das Konvergieren verschiedener
charakteristischer Gré3en auf einen Mittelwert nach etwa 5 bis 7 Zyklen. Zuerst muss der Adsorber auf
Druck gebracht werden. Dies kann entweder mit reinem Wasserstoff oder mit Feedgas erfolgen.
Anschlielend wird unter Druck adsorbiert. Danach wird der Druck abgesenkt (Desorption). Zusatzlich
kann danach auch noch mit einem Spulgas (Wasserstoff, Raffinat) das Adsorbens weiter regeneriert
werden. Abbildung 23 zeigt den Verlauf der Zyklen anhand der im Adsorber befindlichen integrierten
Gasmenge.

Wie bereits in Abbildung 18 erkennbar ist, Andert sich wahrend der Adsorptionszyklen die Temperatur im
Bett. In Abbildung 19 ist die mittlere Temperatur aller 10 im Adsorberbett verteilten Temperatursensoren
dargestellt. Es ist deutlich zu erkennen, dass die mittlere Adsorbertemperatur bis zum Durchbruch
ansteigt, bevor sie dann, durch Wegfall der Adsorptionswarme und gekihlt durch das eintretende Gas,
wieder abfallt.
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Abbildung 19: Mittlere Temperatur im Adsorber wéhrend des Adsorptionsschrittes
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Die Bestimmung der Wasserstoffausbeute erfordert eine vollstdndige und zeitlich aufgeldste
Bilanzierung des Adsorbers. Hierfr ist neben Zusammensetzung und Volumenstrom des Feeds aus der
Mischstrecke auch der Ausgangsstrom des Adsorbers (Raffinat oder Desorbat, je nach aktuellem
Betriebszustand) zeitlich aufgeltst zu bestimmen (Menge und Zusammensetzung). Zu diesem Zweck
wurden zwei unabhangige thermische Mass-Flow-Meter (MFM) sowie ein Massenspektrometer (MS)
verwendet (BALZERS OmniStar Typ GSD 300 N2). Das MS, welches Ublicherweise eine Scanrate von
etwa 20 Sekunden aufweist (und entsprechend nur diskontinuierlich misst), wurde dabei auf einige
ausgewdahlte fixe Atommassen eingestellt, sodass mit einer sekindlichen Abtastrate quasi eine
kontinuierliche Messung realisiert werden konnte. Die Volumenstrommessung mittels MFM erforderte
umfangreichere Vorarbeiten. Das Messprinzip dieser Geréte ist abhangig von der Art des Gases. Sollen
verschiedene Gase wund auch Gasmischungen bekannter Komponenten und bekannter
Zusammensetzungen gemessen werden, ist eine Kalibrierung des Messausgangs der Geréte
erforderlich. In einer Bachelorarbeit wurde entsprechend eine genaue und verlassliche
Mehrkomponentenkalibrierfunktion fiir die MFMs durch rigorose experimentelle Untersuchung mit
externen eichfahigen Volumenstromsensoren entwickelt und implementiert, sodass bei bekannter
Zusammensetzung des Gases der Messausgang des Gerats in einen genauen Betriebs- und
Normvolumenstrom umgerechnet werden kann.

Die Produktqualitdt am Adsorberausgang ist eine zeitlich abhangige GroRe. Abbildung 20 zeigt die
Austrittskonzentration wahrend des Adsorptionsschrittes. Wie erkennbar ist, ist bei einem regenerierten
und mittels Wasserstoff auf Druck gebrachten Adsorber die Produktkonzentration anfangs und fur relativ
lange Zeit sehr hoch. Sie fallt aber ab einem bestimmten Zeitpunkt mit fortschreitender Versuchsdauer
erkennbar ab. Der deutliche Konzentrationsabfall, der im Diagramm erkennbar ist, ist zu jenem
Zeitpunkt, an dem das Adsorbens mit Methan (voll) beladen ist und daher keine weitere Trennung
stattfinden kann. Das gesamte eintretende Methan bricht durch und verunreinigt das Produkt
(=Durchbruch), die Produktzusammensetzung nahert sich sehr rasch der Feedzusammensetzung an.
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Abbildung 20: Wasserstoffkonzentration am Adsorberaustritt wahrend eines 6 bar(a) Versuches mit 60 %
(v/v) Wasserstoff im Feed und einem 4 Minuten lang gespulten und mittels Wasserstoff auf Druck

gebrachten Adsorbers
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Neben der Produktkonzentration zu jedem Zeitpunkt ist fir eine Ausbeuteberechnung aber auch die
Menge an Produkt relevant, die innerhalb der erforderlichen Spezifikation (im konkreten Fall
> 99,97 % (v/v) Wasserstoff) produziert werden kann. Abbildung 20 zufolge misste ab dem Zeitpunkt
des ersten Unterschreitens der erforderlichen Produktqualitdt die Produktion unterbrochen und der
Adsorber regeneriert werden. Wird das produzierte Raffinat jedoch in einem Tank gesammelt, der zu
jedem Zeitpunkt ideal durchmischt ist, so kann die Produktionsphase zu einem spéteren Zeitpunkt
unterbrochen werden, dann namlich, wenn die mittlere Tankzusammensetzung die Spezifikation
unterschreitet. Ist das Raffinat zu Beginn des Produktionszyklus deutlich reiner als die Spezifikation
erlaubt, so kann gegen Ende der Produktion fUr eine gewisse Zeit auch Gas mit einer schlechteren
Qualitat toleriert werden, ohne das die Tankkonzentration die Spezifikation verletzt. In der
Versuchsanlage ist dieser Tank gedanklich durch Integration umgesetzt, reale PSA-Anlagen enthalten
immer auch Pufferbehélter fir das Raffinat. Abbildung 21 zeigt den zeitlichen Verlauf einer solchen
Tankkonzentration (Integral Uber die Partialstrome geteilt durch die Gesamtmenge) wahrend einem
typischen Versuchszyklus. Wie erkennbar ist, wirkt sich der Durchbruch weniger stark auf die
Gesamtkonzentration aus, da bereits eine groRe Menge Produktgas erzeugt wurde.
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Abbildung 21: Verlauf der Tankkonzentration eines Adsorptionsschrittes

Eine weitere wesentliche Grol3e ist die im Adsorber akkumulierte Gasmenge. In Abbildung 22 ist dieses
Gasvolumen aufgeteilt nach dem beiden Komponenten Methan und Wasserstoff wahrend des
Adsorptionsschrittes dargestellt. Wie leicht erkennbar ist, wird Methan bevorzugt im Adsorber
zuriickgehalten, sodass die akkumulierte Menge an Methan deutlich ansteigt, bevor es beim Durchbruch
abflacht. Obwohl bei diesem Versuch mehr Wasserstoff dosiert wird (60 % des Feedgases), wird dieser
kaum im Adsorber gebunden. Die Steigung der im Diagramm ersichtlichen Gerade fiir Wasserstoff lasst
dabei aufgrund der Akkumulation der Messungenauigkeit (die fir den hochreinen Wasserstoff am
Ausgang hdher ist als jene fur das Methan) eine im Vergleich zur Literatur zu hohe Bindung des
Wasserstoffs ans Adsorbens vermuten.
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Abbildung 22: Im Adsorber akkumuliertes Gasvolumen wahrend des Adsorptionsschrittes

In Abbildung 23 ist die kumulierte Gasmenge im Adsorber aufgeteilt nach den einzelnen Komponenten
fur den gesamten Adsorptions-Desorptions-Zyklus mit  Spllung dargestellt. Dass die
Druckbeaufschlagung mit Wasserstoff durchgefihrt wurde, ist am Ansteigen des Wasserstoffvolumens
bei konstantem Methanvolumen im Adsorber wahrend dieser ersten Phase zu erkennen. Wahrend der
Adsorption erhoht sich die Methanmenge im Adsorber signifikant, wahrend sie im Zuge der
Druckentspannung wieder deutlich absinkt. Jedoch wird deutlich, dass selbst nach dem vollstdndigen
Druckausgleich noch eine erhebliche Methanmenge im Adsorber vorhanden ist (sowohl gebunden am
Feststoff als auch in der Gasphase). Erst durch Spulung des Adsorbers mit Wasserstoff (oder Raffinat)
nach der Entspannung kann die Methanmenge im Adsorber weiter abgesenkt und dieser so ideal fir den
nachsten Adsorptionsschritt vorbereitet werden. Es zeigt sich, dass selbst bei sehr langer Spilung die
Methanmenge im Adsorber rechnerisch nicht mehr auf Null gebracht werden kann. Dies kann einerseits
auf die inharent vorhandene Messungenauigkeit und andererseits auf einen mdglichen Leckagestrom
zurickgefuhrt werden; dass bei langer Spilung eine nennenswerte Restmenge von Methan auf dem
Adsorbens verbleibt, ist nahezu auszuschlie3en. Auch der Anstieg der Wasserstoffmenge im Adsorber
wahrend der Adsorption ist wie bereits erwahnt eher auf eine Messungenauigkeit als auf nennenswerte
Adsorption zurtickzufihren; laut Literatur adsorbiert Wasserstoff auf der eingesetzten Aktivkohle nur zu
einem sehr geringen Ausmalfi. Wahrend der Druckentspannung wird Wasserstoff aus dem Gasraum des
Adsorbers ausgetragen. Wahrend der Spllung sollte die im Adsorber akkumulierte Menge an
Wasserstoff konstant sein; der geringfligige Anstieg (siehe auch Abbildung 24) ist ebenfalls auf
Messungenauigkeiten zurtickzufuhren. Unter dem Strich kann gezeigt werden, dass sich die
Wasserstoffbilanz tber einen Adsorptionszyklus (oder mehrere Zyklen) nicht ideal schlieRt. Es wird am
Ausgang weniger Wasserstoff registriert als zu erwarten gewesen ware. Daraus folgt, dass die
experimentell ermittelten Wasserstoffausbeuten unterhalb der real zu erwartenden Werte liegen.
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Abbildung 24: Im Adsorber akkumuliertes Gasvolumen wéhrend zweier Zyklen aufgeteilt nach
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Als Vergleich zu Abbildung 23 ist in Abbildung 24 ein weiterer Versuch dargestellt, bei dem der Adsorber
mit Feedgasmischung auf Druck gebracht wurde, was an der ansteigenden Methanmenge wéhrend der
Druckbeaufschlagungs-Phase ersichtlich ist. In dieser Auswertung wurden zwei idente Zyklen
hintereinander analysiert, um zu zeigen, dass ein stationérer Zustand erreicht worden ist. Hier ist zu
erkennen, dass sich die Wasserstoffbilanz deutlich besser schliel3t und der Spilgasstrom am Ende die
verbleibende Methanmenge im Adsorber deutlich reduziert. Die Abweichung der Wasserstoffbilanz im
Spulgaszeitraum kann durch das Totvolumen der Anlage sowie durch den leicht erhdéhten Druck
(Druckverlust im Adsorber) erklart werden.
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Abbildung 25: Tank-Konzentration des Produkts in Abhangigkeit der Gesamt-Wasserstoffausbeute fur
verschiedene Feedgas-Zusammensetzungen und Spilgasstrome. Druckerhdhung vor der Adsorption mit

Wasserstoff.

Abbildung 25 zeigt nun als zentrale Auswertung in diesem Abschnitt den Zusammenhang der
erreichbaren  Produktgasqualitdt  (wieder als rechnerische  Tankkonzentration) und der
Wasserstoffausbeute. Bertlicksichtigt wurden verschiedene Wasserstoffgehalte im Feedgas bei einem
Adsorptionsdruck von 6 bar(a). Die Wasserstoffausbeute ist in diesem Schritt im Gegensatz zum ersten
Trennschritt von maRgeblicher Bedeutung, da der Verlust an Wasserstoff ins Desorbat einerseits dem
Produktgasstrom verloren geht und andererseits gemeinsam mit dem abgetrennten Methan auf das
Druckniveau der Erdgasleitung rekomprimiert und riickgespeist werden muss. Die durchgezogenen
Linien sind Ergebnisse mit einem anfangs vollstandig regenerierten Adsorbens und einem Druckaufbau
mittels Feedgas, jedoch ohne Spilung nach der Druckentspannung. Da das Adsorbens im Realfall nicht
vollstandig regenerierbar ist, sind die dargestellten Ausbeuten real nicht zu erreichen und als idealer
Grenzfall zu sehen. Von praktischer Relevanz sind jedoch die strichlierten Linien. Hier wurde eine grof3e
Zahl von Adsorptions-Desorptions-Zyklen mit Wasserstoff zum Druckaufbau durchgefiihrt und ebenfalls
nicht gespult. Das Experiment zeigt, dass Start- und Endzustand gleich sind und sich somit ein
stationdrer Zustand eingestellt hat. Die Ergebnisse eines der letzten Durchlaufe wurden dargestellt. Es
zeigt sich, dass Tank-Konzentration und Ausbeute stark voneinander abhangen. Nach einem

Methandurchbruch féllt die Tank-Konzentration ab wahrend die Ausbeute noch geringfligig ansteigen
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wilrde. Zu einem bestimmten Zeitpunkt (der geringfiigig nach dem Durchbruch bei einer etwas hoheren
Ausbeute liegt) unterschreitet die Tank-Konzentration die erforderliche Spezifikation und fallt dann bis
auf die Feedgaszusammensetzung ab (ab dann ist die rechnerische Ausbeute nahe 100 %). Weiters
zeigt sich, scheinbar paradoxerweise, dass ein geringerer Wasserstoffgehalt im Feed bei gleicher
Ausbeute zu einem hdheren Wasserstoffgehalt im Tank fuhrt. Dieses Verhalten erklart sich aus dem
scharfen Durchbruch bei niedrigem Gehalt von Wasserstoff im Feed, wéhrend der Durchbruch
zusehends schleifender wird, wenn der Wasserstoffgehalt im Feed gesteigert wird. Grundsatzlich zeigt
die Abbildung jedoch, dass sehr hohe Reinheiten des produzierten Wasserstoffs im Raffinat zu erreichen
sind. Ein weiterer vielleicht unerwarteter Effekt, der sich bei den Einzeladsorptionsversuchen gezeigt hat,
ist die mit steigendem Wasserstoffgehalt im Feed sinkende Ausbeute des Trennschritts bei gleicher
Produktqualitat. Dies lasst sich sehr einfach damit erklaren, dass nach Abschluss der Adsorption der
Adsorber beladen und der Gasraum mit einer Mischung aus Erdgas und Wasserstoff gefillt ist. Bei der
Entspannung und Desorption wird dieses Gasvolumen direkt ins Desorbat Gbergefiihrt und geht damit
verloren. Ein hoherer Wasserstoffanteil im Feed bedeutet dabei einen hdéheren Wasserstoffanteil in
diesem verlorenen Gasvolumen und eine niedrigere Stufenausbeute. Dieser Verlust kann zu einem
groReren Teil nur durch eine vollwertige PSA-Schaltung vermieden werden, bei der dieses Desorbat zur
Spulung oder zur Drucksteigerung in einem weiteren Adsorber verwendet wird. Die Wasserstoffausbeute
in einer PSA-Apparatur ist deshalb immer hoher als in einem einzelnen Adsorptionsschritt.
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Abbildung 26: Einfluss der Feedkonzentration und der Spulgasdauer auf die Produktkonzentration

Die Produktqualitdt kann neben der Art der Druckbeaufschlagung (mit Feed oder Raffinat) auch durch
eine zusatzliche Reinigung des Adsorbens mittels Spulgasstrom erhéht werden. Dieser Spulgasstrom
wurde bei allen entsprechend durchgefiihrten Versuchen konstant mit 1,85 I/min Reinwasserstoff
(entspricht 10 g/h) aufgepragt und lediglich die Spuldauer variiert. Abbildung 26 zeigt die Produktgas-
Tankkonzentration in Abhangigkeit der Adsorptionszeit fir verschiedene Feedgaszusammensetzungen
einmal ohne Spllung und einmal mit vierminitiger Spulung mit Reinwasserstoff (Produkt). Es wird klar
ersichtlich, dass durch die Spilung die Produktgaskonzentration deutlich gesteigert und der
Methandurchbruch zeitlich nach hinten verschoben werden kann. Da der Spilgasstrom mit dem
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verdrangten Gasstrom aber ins Desorbat ausgestof3en wird, ist die Wasserstoffausbeute des Prozesses
mit Spulgasregime etwas reduziert.

Es kann schlussgefolgert werden, dass durch Anwendung eines PSA-Schrittes als zweite Trennstufe die
erforderliche Produktgasqualitat technisch erreicht werden kann (siehe auch Kapitel 3.4.1.3). Je nach
Betriebsweise der Druckwechseladsorption (Druckbeaufschlagung und Spiilgas) und Zusammensetzung
des Feedgases ist die Produktgasqualitdt jedoch stark unterschiedlich. AufRerdem ist ein starker
Zusammenhang zwischen Produktqualitit und Wasserstoffausbeute zu identifizieren (hohe
Produktreinheit ist nur mit niedriger Ausbeute zu realisieren), der eine Ubergeordnete
Prozessoptimierung erfordert. Wéahrend ein Wasserstoffgehalt im Produkt von 80 % (v/v) bereits mit
Ausbeuten von rund 65 % und mehr zu erreichen ist, reduziert sich die Ausbeute bei einer
Produktreinheit von Gber 99 % (v/v) auf etwas Uber 50 %. Hier ist ein Kompromiss zwischen Qualitat und
Ausbeute zu suchen, der im Idealfall auch noch wirtschaftliche Aspekte berticksichtigt.

3.4.1.3 Qualitatsvalidierung im Produktgas

Zur Validierung der Produktgasqualitat wurde dieses mittels Gaschromatographie (Detektoren:
Warmeleitfahigkeits- sowie Flammenionisationssensor) untersucht. Hierflr wurde ein voll regenerierter,
mit Wasserstoff auf Druck gebrachter Adsorber mit einer Mischung von 10 % (v/v) Hz2 und 90 % (v/v) CHs
beaufschlagt und Proben vor dem Durchbruch entnommen (Punkt 1 und 2). AnschlieRend wurde der
Versuch nach achtminitiger Spulung wiederholt (Punkt 3 und 4). Die Analysenergebnisse sind in Tabelle
2 zusammengestellt.

Tabelle 2: Ergebnisse der GC-WLD/FID Messungen der Produktgasqualitat

Messung CHa [% (v/V)] Kommentar
1 0,019+0,00631 Voll regeneriert
2 0,014+0,00631 Voll regeneriert
3 0,044+0,00631 8 min Spiilgaszeit
4 0,037+0,00631 8 min Spiilgaszeit

Die Messergebnisse zeigen, dass eine Wasserstoffreinheit von 99,97 % (v/v) erreicht werden kann. Der
in 1SO 14687-2:2012 geforderte Methananteil von maximal 2 ppm (0,0002 % (v/v)) konnte jedoch nicht
unterschritten werden. Es ist laut Literatur (Waldron und Sircar 2000) aber davon auszugehen, dass dies
durch eine Anpassung der PSA-Betriebsweise moglich ist. Eine Produktqualitatserh6hung von 99,0 auf
99,999 reduziert jedoch die Wasserstoffausbeute um 2,5 % (Waldron und Sircar 2000). Ahnliche
Verhéltnisse, jedoch bei etwas niedrigeren Methangehalten, konnten auch an der Versuchsanlage
nachgewiesen und dokumentiert werden. Hierbei ist festzuhalten, dass die Laborausstattung an der TU
Wien einen verlasslichen Nachweis von 2 ppm Methan nicht zuldsst, was auch nicht im Fokus des
gegenstandlichen Projekts war. Aus diesem Grund bleibt die Aussage besagter Literaturstelle als
Richtwert bestehen. Es wird weiters auch die Anordnung einer zweiten PSA-Stufe in Betracht gezogen,
die fur das bindre Gemisch bei langer Zykluszeit und hoher Ausbeute eine Produktanreicherung von
beispielsweise 99 auf 99,999 % (v/v) bewerkstelligen kann.
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3.5 Versuche mit Realgas-Mischungen

Um Untersuchungen mit Realgas-Mischungen betreiben zu kénnen wurden diese vom Projektpartner
OMV zur Verfugung gestellt, woflr eine eigene Entnahme- und Abfillvorrichtung im Gasverteilerzentrum
in Auersthal Niedertsterreich errichtet werden musste. Dieser Standort verfugt Uber die erforderliche
Infrastruktur und Versorgung. Mit der errichteten Infrastruktur ist es mdglich, Erdgas-Mischungen in
einem Gaskonditioniercontainer mit 1-10 %H, herzustellen, abzufillen und mittels Prozess-
Gaschromatograph zu analysieren.

Diese Arbeiten standen, wie auch bereits die Planung, in engem Verbund mit dem Projekt
wind2hydrogen (w2h, FFG-Projekt-Nummer 843920) und wurden bezlglich Aufbau und Inbetriebnahme
gemeinsam durchgefiihrt. Den Bau und die Errichtung der Anlage inklusive der HylyPure-Leitung und
der Entnahme- und Abfullstelle Ubernahm der Anlagenbauer SKS. Fir die erfolgreiche Abfullung und
Probenentnahme von realen Erdgas-Wasserstoff-Gemischen, waren der Bau und die Inbetriebnahme
des Gaskonditioniercontainers eine notwendige Voraussetzung. Das Innenleben des Containers ist in
Abbildung 27 zu sehen.

Abbildung 27: Gaskonditioniercontainer des Projekts wind2hydrogen in Auersthal

Im Container befindet sich eine Verschaltung, die fur die Verdichtung von Wasserstoff (von der
Elektrolyse bereitgestellt) von 163 bar auf 200 bar zustandig ist. Danach kann mit vorgegebenen und
geregelten Gasmengen der Wasserstoff in einem statischen Mischer (Rohr mit gegenlaufigen Spiralen)
mit dem Erdgas zusammengefihrt werden. Dabei werden die Gase verwirbelt und in eine homogene
Verteilung Ubergefuhrt. Um die Anlage mit Erdgas zu versorgen, wurde diese mit einer 2-Zoll-Pipeline
der Gas Connect Austria (GCA) verbunden. In der Zuleitung befindet sich Erdgas mit einem Druck von
60 bar, wobei die Leitung mit einem Hauptabsperrhahn versehen ist, um im Notfall manuell die
Gaszufuhr zu stoppen. Eine Siemens-SPS sorgt dafiir, dass all diese Komponenten sicher betrieben und
in Echtzeit Gber einen Fernwartungs-PC angesteuert werden kdnnen.

Das Abflllkonzept der Anlage wurde so ausgefihrt, dass es aus sechs Fillstellen fir Wasserstoff, einer
Fullstelle fur Wasserstoff-Erdgas-Gemische (Bereitstellung der Gasmischungen fur die TU Wien) und
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einer Fullstelle fur Stickstoff besteht (siehe Abbildung 28 links). Um eine exakte Abflllung mit den genau
gewilnschten Konzentrationen von Wasserstoff (1-10 %) in Erdgas zu gewahrleisten, kommt ein
Prozess-Gaschromatograph zum Einsatz (Abbildung 28 rechts).

Abbildung 28: links: Gaskonditioniercontainer von auf3en mit Abfiillstellen und Wasserstoffbiindel; rechts:

Prozess-Gaschromatograph mit den Tragergasen N2 und He

Um im Zuge der Versuche die getrennten Gasstrome auf deren Zusammensetzung untersuchen zu
konnen, war eine geeignete Messtechnik notwendig. Im Gegensatz zur experimentellen Untersuchung
synthetischer Gase muss bei realen Gasmischungen eine gréf3ere Anzahl an zu messenden
Komponenten bestimmt werden, was zusétzlich eine hohere Genauigkeit der Messmethode erfordert.

Aus diesen Grunden reichen Messungen mit dem bereits erwdhnten Prozess-Massenspektrometer nicht
mehr aus. Die Schwierigkeit bei den zu analysierenden Gasen (Erdgas-Wasserstoff-Gasmischungen)
sind die chemischen und physikalischen Ahnlichkeiten der Komponenten CH,, C2Ha, C2Hs und C3Hs. Bei
Erdgas- Messungen mittels MS sind genau diese Gase schwer zu unterscheiden bzw. die Konzentration
zu berechnen.

Um eine grolRere Anzahl an Komponenten in einem Analyt zu bestimmen, ist eine Vorabtrennung der
Komponenten zu empfehlen. Dies kann mit Hilfe eines Gaschromatographen geschehen, eine Methode,
welche auch im gegenstandlichen Projekt angewandt wurde. Fur die Analysen wurde ein GCMS-
QP2010 der Firma Shimadzu verwendet, mit dem es moglich war, den GC mit einem WLD
(Warmeleitfahigkeitsdetektor), FID (Flammenionisationsdetektor) oder einer MS zu koppeln. Dabei
kénnen die positiven Eigenschaften aller Detektoren verknipft werden.

Die Methodenentwicklung ist allerdings relativ komplex und bendétigt sehr viel Zeit. Fur die realen
Gasmischungen wurde eine Kombination aus GC-WLD und GC-FID verwendet, wobei das zu
analysierende Gas zur Auftrennung in die einzelnen Komponenten zuerst durch die Trennséaule (GC)
geschickt wird, danach mit dem WLD und abschlieend mit dem FID analysiert wird, wo es
schlussendlich auch verbrannt wird. Mit einem WLD kann je nach Vorabtrennung des GCs ein weites
Spektrum an Gasen erfassen werden. Dieser stof3t jedoch beziglich Nachweisgrenzen und
Empfindlichkeiten vor allem bei Kohlenwasserstoffen an seine Grenzen. Der FID kann dafur
hervorragend Konzentrationen brennbarer Gase bestimmen (dazu zahlen die zu analysierenden

Kohlenwasserstoffe).
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Eine analytische Methode umfasst ein ganzes Portfolio wichtiger Einflussparameter wie Art und Typ der
verwendeten Trennsaule, Temperaturverlauf inklusive Aufheiz- und Abkihlrampen sowie Haltezeiten,
Typ und Volumenstrom von Tragergasen und Spulgasen sowie Volumenstrom des Analyts. Die
Entwicklung einer Messmethode umfasst die Festlegung all dieser Parameter durch Recherche und
Versuch. Zusatzlich darf auch die Vorgangsweise der Probennahme nicht vernachlassigt werden, da nur
eine zuverlassige und wiederholbare Probennahme zu verlasslichen und prazisen Ergebnissen fihrt. Als
Resultat stand eine Methode zur Verfiigung, die folgende Komponenten zuverlassig bestimmen konnte:

o CHa: 0-1 % (v/v) (bis 10 % noch sehr gute Abschatzungen)
o N2 0-1 % (v/v) (bis 3 % noch eine sehr gute Abschatzung)
o CO2 0-1% (viv)

o C3H4: 0-2 % (VIV)

o C3Hg: 0-1 % (viV)

o Cs3Hg: 0-1 % (v/v)

e RestH>

Die wesentlichen Inhaltsstoffe realen Erdgases sind damit mit relativ hoher Genauigkeit at-line direkt an
der HylyPure-Versuchsanlage analysentechnisch erfassbar. Von einer echten Online-Messung ist
jedoch nicht zu sprechen, da das Messprogramm der Methode etwa 30 Minuten dauert
(Temperaturprogramm GC), bis ein Analyt vermessen ist. Die Dosierung des Analyten in den Analysator
erfolgte durch diskontinuierliche Probenahme am Prozess mittels Gasspritze (zu den relevanten
Zeitpunkten). Eine direkte Koppelung Uber eine Gaskapillare und Direkteinspritzung war aus
Kostengrinden nicht im Projekt umsetzbar. Die hier skizzierte Analysenmethode wurde schliel3lich aus
Grunden der Vergleichbarkeit und Praktikabilitat nicht nur fir die Analyse realer Gasmischungen
sondern auch fur synthetische Gasmischungen verwendet.

Mit Realgas wurde zun&chst der Membran-Trennschritt alleine untersucht. Hierbei konnte festgestellt
werden, dass wie erwartet, die hoheren Kohlenwasserstoffe und auch Stickstoff permeatseitig (also im
Feed zur adsorptiven zweiten Trennstufe) deutlich abgereichert wurden. Dennoch sind diese
Erdgasbegleitstoffe analytisch nachweisbar und sind fur die zweite Trennstufe zu berticksichtigen.

Folglich wurden nach den reinen Membranuntersuchungen auch Experimente mit gekoppeltem System
Membran-Adsorption durchgefiihrt, bei denen das Permeat der Membranstufe der Adsorption als Feed
aufgegeben wurde. Die gekoppelten Versuche Membran-Adsorption wurden mit einem vollstandig
regenerierten Adsorber und Druckbeaufschlagung mit Wasserstoff durchgefiihrt. Eine direkte Aufgabe
des rohen Erdgas/Wasserstoff-Gemisches auf die Adsorption erscheint nicht sinnvoll, da die
JFilterwirkung“ der Membranstufe (selektive Abtrennung hoherer Begleitstoffe) nicht vernachlassigt
werden darf. Der hohere Gehalt an C2+-Kohlenwasserstoffen wiirde tberdies eine deutlich niedrigere
Adsorbensstandzeit in der Versuchsanlage mit entsprechend haufiger Erneuerungserfordernis bedingen.
An der Versuchsanlage war jedoch zu bertcksichtigen, dass bei einer gekoppelten Versuchsanordnung
ein deutlich héherer Feedgas-Volumenstrom erforderlich ist. Da die Membran im Auslegungsfall etwa bei
einem Stage-cut von 0,1 bis 0,15 betrieben wird, betrédgt der erforderliche Feedgasstrom der
gekoppelten Anlage etwa das 7- bis 10-fache des Feedgasstromes der Adsorption. Zusatzlich ist
anzumerken, dass das Membranmodul, obwohl das kleinste kommerziell verfiigbare Modul des
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Herstellers, flachenmafiig relativ grof ist (0,175 m2). Das heildt, dass bei einem Betriebsdruck von 50
oder 60 bar in jedem Fall ein relativ gro3er Permeatstrom anfallt. Die Einstellung eines niedrigen Stage-
cuts von 0,1 erfordert entsprechend einen sehr hohen Feedstrom fir die Membran. Unter dem Strich
sind fir einen auslegungskonformen Betrieb der gekoppelten Verschaltung extrem hohe
Gasvolumenstrome Uber die Gasmischstrecke einzustellen, die deutlich Gber dem Auslegungslimit fur
die Versuchsanlage liegen. Lange Versuchszeiten sind entsprechend zu vermeiden. Auch ein relativ
hoher Gasverbrauch pro Versuchsstunde ist fiir das Realgas anzusetzen.

Im Wesentlichen wurden Betriebszustande eingestellt, welche vorab bei Versuchen mit synthetischen
Mischungen bereits untersucht wurden. Nach Erreichen eines stationaren Zustands wurden Gasproben
an den neuralgischen Punkten im Prozess gezogen und der erweiterten Gasanalyse mittels GC-
WLD/FID unterzogen. Wie bereits erwahnt, erfolgen diese Probenahmen at-line durch eine Gasspritze,
weshalb die Kontamination des Analyts durch geringe Mengen Umgebungsluft nicht ganz
ausgeschlossen werden kann. In Tabelle 3 sind die Ergebnisse der GC-FID- und GC-WLD-Messungen
fur die drei wesentlichen Gasstrome dargestellt (Erdgas-Feed, Permeat Membranstufe = Feed Adsorber,
Raffinat = Produktgas). Zum Vergleich enthélt diese Tabelle auch noch das Ergebnis einer OMV-
internen Analyse des Erdgases am Standort Auersthal von 2013.

Tabelle 3: Gaszusammensetzungen von realem Erdgas sowie des Permeats der Membranstufe und des

Produktgases am Austritt der Adsorptionsstufe

Erdgas Auersthal
. Erdgas Permeat Produkt
(Prazak-Reisinger, . . .
(TU Wien) (TU Wien) (TU Wien)
2013)
CHa 96,81 94,963 79,911 0,095
N2 0,36 0,640 0,450 0,555
CO2 1,11 2,108 5,323
C2Hs 1,09 1,780 1,220 0,001
CsHs 0,24 0,317 0,203
Ca 0,18 0,102
Cs 0,10 0,090
Summe 99,89 100,000 87,106 0,652
Hz 0,00 0,000 12,894 99,348

Es zeigt sich, dass das abgefilite und an der TU Wien analysierte Erdgas deutlich weniger Methan
enthalt, dafir aber mehr Stickstoff, Kohlendioxid und C2- und C3-Kohlenwasserstoffe. Der
Stickstoffgehalt konnte auf eine Kontamination mit Umgebungsluft hindeuten, der nicht analysierte
Sauerstoff wirde hier Klarheit bringen. Der Kohlendioxidgehalt im an der TU Wien analysierten Erdgas
ist sicherlich zu hoch, da er deutlich Gber dem im Erdgasnetz zulassigen Wert von 2,0 % (v/v) liegt.
Deutlich zu erkennen ist die Abreicherung von Methan und den hoheren Kohlenwasserstoffen im
Permeat sowie deren nahezu vollstdndiges Fehlen im Produktgasstrom. Auch Kohlendioxid kann im
Produkt nach der Adsorption nicht mehr nachgewiesen werden, wéhrend es im Permeat noch von 1 auf
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2 % (v/v) angereichert wird (dieser Wert entspricht exakt den Ergebnissen der Membranuntersuchungen
mit synthetischen Gasmischungen). Hinsichtlich der Wasserstoffanalytik ist zu erwéahnen, dass die GC-
FID/WLD-Methode den Wasserstoff mit der gewilinschten Messunsicherheit in der komplexen Matrix
nicht direkt bestimmt werden kann, die Quereinfliisse der enthaltenen Kohlenwasserstoffe sind hierfur zu
grof3. Deshalb wird der Wasserstoff immer indirekt als Restkomponente (Summe auf 100) bestimmit.
Fehlerhafte und ungenaue Detektion der restlichen Komponenten beeinflussen deshalb direkt die
gemessene Hx-Konzentration. Dennoch konnte eine Wasserstoffkonzentration im Produkt von 99,35 %
(v/v) ermittelt werden, der hohe Stickstoffgehalt ist zumindest fraglich und eventuell einer
Luftverunreinigung zuzuschreiben. Schwefel konnte generell qualitativ nicht nachgewiesen werden. Da
Schwefelkomponenten an Aktivkohle aber sehr gut binden, ist davon auszugehen, dass der
Summenschwefelgehalt im Produktgas sehr niedrig anzusetzen ist.

In Summe zeigen diese Ergebnisse, dass die gewiinschte Produktgasqualitdt im Wesentlichen erreicht
werden kann. Die Anordnung einer nachgeschalteten zweiten Adsorberstufe ist wie bereits erwahnt eine
sinnvolle Ergédnzung zur Sicherstellung ausreichender Qualitdt und zur Verbesserung der
Wirtschaftlichkeit. Obwohl die Komponente Stickstoff analysentechnisch sehr schwer direkt gemessen
werden kann, verdient diese Komponente bei der weiteren Konzipierung und Auslegung zusétzliche
Beachtung. Sollten die gezeigten Gasproben nicht umgebungsluftkontaminiert sein und der im Erdgas
zwangslaufig vorhandene Stickstoff tatsachlich im dargestellten Umfang im Produktgas zu finden sein,
so ist dem durch eine Anpassung des trenntechnischen Konzepts Rechnung zu tragen. Im
gegenstandlichen Projekt Ubersteigt diese Untersuchung und Adaptierung aber die konkreten
Moglichkeiten. Es ist vielmehr erforderlich, diese Komponente, wie auch zahlreiche andere Faktoren, an
einer real umgesetzten Pilotanlage in groRerem MaRstab und unter Einsatz einer vollwertigen PSA-
Anlage als zweiten Trennschritt zu untersuchen. Nur hier kdnnen ausreichend realistische Bedingungen
generiert werden, die fur die Klarung der noch offenen Fragestellungen erforderlich sind.

3.6 Prozesssimulation und Wirtschaftlichkeitsanalyse

Parallel zu den experimentellen Arbeiten wurden sowohl die betrachteten Einzeltrennschritte als auch
das Gesamtkonzept HylyPure® mit verschiedenen Methoden mathematisch modelliert und zum Zwecke
der Optimierung von Betriebsparametern umfangreiche Simulationsarbeiten durchgefiihrt. Speziell im
Bereich der Membrantechnik wurden dabei neuartige und bisher nicht publizierte Phanomene
beobachtet. Zur Beschreibung dieser Phdanomene wurden bestehende rigorose mathematische Modelle
verwendet und substantiell erweitert. Zur Prozessoptimierung wurde aufgrund der Verlasslichkeit ein aus
den experimentellen Resultaten regressiertes Parametermodell verwendet. Basierend auf diesen
Regressionsmodellen wurde eine Optimierung des Prozesses und seiner Einzelschritte durchgefihrt.
Neben der Fragestellung nach dem optimalen Ubergabedruck wurden vor allem auch andere,
komplexere Verschaltungen analysiert. Zum Vergleich der Verschaltungen wurden die
Gesamtprozessausbeute und der dafir notwendige elektrische Energieverbrauch (Verdichtung)
herangezogen (siehe Abbildung 29).
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Abbildung 29: Energieverbrauch in Abhangigkeit des Ubergabedrucks, Basis-Szenario

Weiters wurden die unterschiedlichen Verschaltungen in einer Wirtschaftlichkeitsanalyse betrachtet.
Eine pauschale, optimal wirtschaftliche Auslegung fur den HylyPure-Prozess gibt es aufgrund der
zahlreichen Einflussfaktoren nicht. Es spielt beispielsweise der Standort (Druck, Durchfluss und
Zusammensetzung in der Erdgasleitung), die gesetzlichen Regulationen (maximaler Gehalt an H, im
Erdgas) oder die Anforderungen des Produktwasserstoffs (Qualitdt, Druckniveau, Menge, usw.) eine
grol3e Rolle. Legt man jedoch diese Rahmenbedingungen anhand eines Beispielszenarios fest, so kann
dennoch bereits im jetzigen Entwicklungsstadium eine fundierte Wirtschaftlichkeitsanalyse durchgefiihrt
werden. Fir die Betrachtung des Cashflows wurde angenommen, dass der Start des Baus der
zukUnftigen HylyPure-Anlage mit einer Bereitstellung von 105 kg Wasserstoff pro Tag mit dem Jahr 2017
nach Ende des gefdrderten Projektes beginnt. Die Abschreibung wurde auf 15 Jahre begrenzt, wobei die
jeweilige Abschreibung im Jahr der Entstehung beginnt (das Investment wird auf 4 Jahr verteilt, von
2017-2020).
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Abbildung 30: Cashflow-Potential einer modellierten HylyPure-Anlage
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Wie in Abbildung 30 zu sehen ist, kénnte mit einer solchen Anlage bis zum Jahr 2035 knapp 1 Mio. Euro
Gewinn erzielt werden (nach Abzug der Investitionskosten). Nach dem Wegfall der Abschreibung kann
bei einer Abnahmemenge von 105 kg Wasserstoff mit einem jahrlichen Gewinn von weiteren 180.000
Euro (vor Versteuerung) gerechnet werden. Wenn die Anlage flexibel gebaut wird und eine gewisse
hoéhere Abnahmemenge zulasst, dann kann der jahrliche Betrieb bei annahernd gleichbleibenden
Nebenkosten noch héhere Gewinne erzielen. Aufgrund der Ergebnisse dieser Wirtschaftlichkeitsanalyse
muss der Prozess mit einer groRen Demo-Anlage unbedingt weiter validiert und analysiert werden. Die
dort zu generierenden Daten werden eine verlasslichere und genauere techno-6konomische Analyse
erlauben.

4 Ergebnisse und Schlussfolgerungen

Im Projekt HylyPure wurde ein Verfahren zur energieeffizienten Abtrennung von Wasserstoff in
Brennstoffzellenqualitat aus einer Mischung mit Erdgas entwickelt. Hintergrund dieses Verfahrens ist die
dezentrale Wasserstoffproduktion aus elektrischer Uberschussenergie (Power-to-Gas) und Verteilung
des Wasserstoffs Uber das bestehende Erdgasnetz. Nach dreijdhriger Entwicklungsarbeit steht ein
hybrides Trennverfahren zur Verfigung, welches aus einer Erdgas-Wasserstoff-Mischung mit 4 %(v/v)
Wasserstoff mithilfe eines zweistufigen Gaspermeations-Adsorptions-Konzepts brennstoffzellen-
tauglichen Wasserstoff (99,97 %(v/v)) extrahieren kann. Die technische Machbarkeit wurde
experimentell in Labormafstab nachgewiesen. Der spezifische Energieverbrauch des Verfahrens liegt in
einer GroRRenordnung von 1kwWh/m3 H, und kann damit durchaus mit einer lokalen
Wasserstoffbereitstellung durch z.B. Elektrolyse oder einem Antransport per LKW konkurrieren. Eine
Wirtschaftlichkeitsanalyse des Verfahrens zeigt, dass bei einer vierjahrigen Investitionsphase fir eine
HylyPure-Anlage der break-even-point nach 6 Jahren erreicht wird und die Anlage bis zum Ende der
Abschreibungsperiode nach 15 Jahren einen Uberschuss vor Steuern abziiglich der Investition von mehr
als den doppelten Anlagenkosten erwirtschaften kann. Damit ist das Konzept bereits in der relativ friilhen
Phase wirtschaftlich tragfdahig und eine hochkompetitive Versorgungsmoglichkeit kinftiger
Wasserstofftankstellen.

5 Ausblick und Empfehlungen

Aus Sicht des Projektkonsortiums ist das Projekt HylyPure ein groartiger Erfolg und das Ergebnis der
ersten wirtschaftlichen Analyse nach Standards des Projektpartners OMV Gas & Power hat die meisten
Erwartungen deutlich Ubertroffen. Deshalb liegt auf der Hand, dass eine Umsetzung des Verfahrens in
Demonstrationsmalstab empfohlen wird. Neben der groftechnischen Demonstration der Machbarkeit
ware die tatsédchliche Ausbeute einer realisierten Druckwechseladsorption die wichtigste zu
beantwortende technische Fragestellung. Im Projekt HylyPure wurde nur eine Einzeladsorption
analysiert und mit einer sehr konservativen Wasserstoffausbeute von 50 % kalkuliert. Literatur zum
Thema zeigt jedoch, dass durch ausgekliigelte Schaltung einer PSA-Anlage deutlich héhere Ausbeuten
zu erzielen sind. Damit wirden sowohl der spezifische Energieverbrauch als auch die laufenden
Betriebskosten direkt gesenkt werden kdnnen, wodurch sich eine Verbesserung der Wirtschaftlichkeit
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erzielen lieBe. Weitere wesentliche Erkenntnisse in Zusammenhang mit Standzeiten der
Anlagenkomponenten (v.a. Membran und Adsorbensmaterial) kénnten durch den Langzeitbetrieb mit
realem Erdgas gewonnen werden. Jedenfalls ist davon auszugehen, dass das HylyPure®-Verfahren eine
wirtschaftlich attraktive Variante fur die Versorgung kiinftiger dezentraler Wasserstofftankstellen sein
kann.
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