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(54) Bezeichnung: VERFAHREN UND ANLAGE ZUR HERSTELLUNG VON SYNTHESEGAS AUS BIOGAS

(57) Abstract: The invention relates to a method for the production of synthethis gas made of biogas and a system suitable for
carrying out the method. Based on the disadvantages of the known prior art, the invention seeks to provide a method characterized
by means of a more economic process control and a higher yield. For this purpose the invention provides the solution that hydrogen
sulfide and carbon dioxide of the biogas are nearly completely separated in separate cleaning steps before the catalytic conversion of
the biogas, wherein hydrogen sulfide is biologically removed by means of the admixture of oxygen and/or oxidation agents contain-
ing oxygen. The oxygen, or the oxidation agent, is dosed such that an excess of oxygen of at least 1.0 vol.-% is present in the cleaned
biogas (methane gas). The biogas is concentrated without any dehumidification, heated, and mixed with superheated steam. Due to
the excess of oxygen thermal energy is additionally created during the reforming process by means of an exothermal oxidation of
oxygen contained in the biogas together with hydrogen in the catalyst bed for the endothermal conversion of methane to synthethis
gas.

(57) Zusammenfassung: Die Erfindung bezieht sich auf ein Verfahren zur Herstellung von Synthesegas aus Biogas und eine zur
Durchfithrung des Verfahrens geeignete Anlage. Ausgehend von den Nachteilen des bekannten Standes der Technik soll ein Ver-
fahren geschaffen werden, das sich durch eine wirtschaftlichere Prozessfithrung und eine hdhere Ausbeute auszeichnet. Hierzu wird
als Losung vorgeschlagen, dass vor der katalytischen Umwandlung des Biogases aus diesem Schwefelwasserstoff und Kohlendio-
xid in getrennten Reinigungsstufen nahezu vollstidndig abgetrennt werden, wobei Schwefelwasserstoff biologisch durch Zugabe von
Sauerstoff und/oder sauerstoffhaltigem Oxidationsmittel entfernt wird. Der Sauerstoff oder das Oxidationsmittel werden so dosiert,
dass im gereinigten Biogas (Methangas) ein Sauerstoff tiberschuss von mindestens 1,0 Vol.-% enthalten ist. Das Biogas wird ohne
Entfeuchtung verdichtet, erwdrmt und mit iberhitztem Dampf versetzt. Bedingt durch den Sauerstoffiiberschuss wird wihrend des
Reform ingprozesses zusitzlich Wirmeenergie durch eine exotherme Oxidation von im Biogas enthaltenem Sauerstoff mit Wasser-
stoff im Katalysatorbett erzeugt, zur endothermen Umsetzung von Methan zu Synthesegas.
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Verfahren und Anlage zur Herstellung von Synthesegas aus Biogas

Die Erfindung bezieht sich auf ein Verfahren zur Herstellung von Synthesegas aus Biogas
und eine zur Durchfiihrung des Verfahrens geeignete Anlage. Synthesegas ldsst sich nach
an sich bekannter Verfahrensweise katalytisch in hohere Kohlenwasserstoffe, insbesondere
flissige Kraftstoffe fiir Verbrennungsmotoren, umwandein.

Biogas entsteht durch anaerobe (sauerstofffreie) Vergarung von organischem Material und
wird als regenerative Energiequelle genutzt. In Abhangigkeit von den Ausgangsstoffen,
biomassehaltige Rohstoffe, Wirtschaftsdiinger, wie Giille und Mist, nachwachsende Roh-
stoffe, wird in Kldrgas, Deponiegas und Biogas unterschieden.

Unter Biogas sollen nachfolgend alle durch Vergdrung entstehende Gase verstanden wer-
den. Vorgenannte Gase enthalten auBerdem noch Kohlendioxid und Schwefelwasserstoff
sowie geringe Restmengen anderer chemischer Stoffe.

Aus der DE 31 30 013 A1 ist ein Verfahren zur Verfliissigung von Biogas bekannt, bei dem
die Biogasbestandteile Methan, Kohlendioxid und Wasser ungetrennt, ggf. unter Zugabe
von Wasser, liber einen Katalysator endotherm zu Synthesegas mit einem Kohlenmono-
xid/Wasserstoffverhaltnis zwischen 1:1 bis 1:3 umgesetzt werden. Das Synthesegas wird
anschiieBend durch katalytische Hydrierung in fliissige Kohlenwasserstoffe umgewandeit.
In der DE 198 27 154 C2 sind ein Verfahren und eine Vorrichtung zur Herstellung von Me-
thanol aus Biogas beschrieben, wobei Biogas thermisch-katalytisch warmeneutral in einem
Reformer in Gegenwart eines Kreislaufkatalysators ohne Wasserdampfzugabe in Synthese-
gas umgewandelt wird. Dabei wird das Biogas katalytisch unter erhhtem Druck und erh6h-
ter Temperatur in einem zweistufigen Reformingprozess zu Synthesegas umgesetzt und aus
diesem durch eine physikalische Wasche CO, abgetrennt. Die Waschlésung wird entspannt
und gibt am Austritt die desorbierten Anteile an CO; und H,S wieder ab, die zusammen mit
Luft verbrannt und an die Umgebung abgegeben werden. Das reine Synthesegas wird an-
schlieBend katalytisch zu Methanol umgesetzt. Der Kreislaufkatalysator wird in einer nach-
geschalteten Verbrennungsstufe durch Oxidation des im Reformer abgeschiedenen Koh-
lenstoffs regeneriert.

'Ferner ist eine alternative Nutzungsvariante fiir Biogasanlagen bekannt (DE 10 2005 031 224
A1), wonach das gewonnene Methangas zu reinem Methangas aufbereitet und in einer
Cracking-Anlage zu Methanol umgewandelt wird. Ndhere Einzelheiten, wie die Gasverfliissi-
gung durchgefiihrt wird, sind in dieser Druckschrift nicht angegeben.

Die bekannten Verfahren sind energetisch und apparatetechnisch sehr aufwendig, da im
Biogas ca. 2 bis 2,5 mal so viel CO, wie Methan enthalten ist. AuBerdem wirkt sich der im
Biogas enthaltene Schwefelwasserstoff nachteilig auf die katalytische Umsetzung aus und
verringert die Ausbeute an Synthesegas, die zuséatzlich noch durch das vorhandene CO,
verringert wird. Schwefelwasserstoff und organische Schwefelverbindungen wirken als Ka-
talysatorgifte.
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AuBerdem ist Schwefelwasserstoff stark korrosiv, sodass an die entsprechenden Anlagen
zur Synthesegasherstellung besondere Anforderungen gestelit werden.

Bei einer thermisch-katalytisch warmeneutralen Umsetzung von Biogas zu Synthesegas
geht Wasserstoff verloren, sodass geringere Umsétze an Synthesegas entstehen.

Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, ein Verfahren zur Herstellung von Synthesegas
aus Biogas zu schaffen, das sich durch eine wirtschaftlichere Prozessfithrung und eine h6-
here Ausbeute auszeichnet. Ferner soll eine zur Durchfiihrung des Verfahrens geeignete
Anlage geschaffen werden.

ErfindungsgemanB wird die Aufgabe durch die im Anspruch 1 angegebenen Merkmale ge-
I16st. Vorteilhafte Ausgestaltungen der Verfahrensweise sind Gegenstand der Anspriiche 2
bis 16. Eine zur Durchfiihrung des Verfahrens geeignete Anlage ist Gegenstand des An-
spruchs 17. Vorteilhafte Ausgestaltungsvarianten der Anlage sind in den Anspriichen 18 bis
27 angegeben.

Vor der katalytischen Umwandliung von Biogas zu Synthesegas werden aus diesem Schwe-
felwasserstoff und Kohlendioxid in getrennten Reinigungsstufen nahezu volistandig abge-
trennt.

Schwefelwasserstoff wird biologisch durch Zugabe von Sauerstoff und/oder sauerstoffhal-
tigem Oxidationsmittel entfernt. Dabei werden Sauerstoff oder Oxidationsmittel so dosiert,
dass im gereinigten Biogas (Methangas) ein Sauerstoffiiberschuss von mindestens 1,0 Vol.-
% enthalten ist.

Das gereinigte Biogas muss vorteilhafterweise nicht entfeuchtet werden. Es wird nachfol-
gend verdichtet, erwdrmt und mit {iberhitztem Dampf versetzt. Wihrend des Reformingpro-
zesses wird damit zusédtzlich Warmeenergie durch eine exotherme Oxidation von im Biogas
enthaltenem Sauerstoff mit Wasserstoff als schnelle Initialziindung fiir den Start der Reakti-
on im Katalysatorbett erzeugt, zur endothermen Umsetzung von Methan zu Synthesegas.
Dies ist verfahrens6konomisch von groBerh Vorteil, da somit der Reformingprozess durch
Eigentemperaturerh6hung des Biogases initiiert wird und hierzu keine Fremdenergie erfor-
derlich ist und das Katalysatorvolumen verringert werden kann.

Ca. 80 bis 90 % des im Biogas enthaltenen Schwefelwasserstoffes kdnnen bereits im Fer-
menter abgetrennt werden, mittels Zusatzstoffen, wie z.B. Eisensalze, oder durch Zugabe
von reinem Sauerstoff oder sauerstoffhaitigem Oxidationsmittel. Der Restgehalt an Schwe-
felwasserstoff, ausgehend von einem Biogas mit einem Schwefelgehalt von 700 bis 1500
ppm, liegt dann noch bei ca. bei 70 bis 300 ppm. Dieser kann in einer nachgeschalteten bio-
logischen Entschwefelung durch weitere Zugabe von Sauerstoff bis auf 10 bis 50 ppm na-
hezu volistandig entfernt werden.

Die Entfernung von Schwefelwasserstoff kann auch ausschlieBlich in einer nachgeschalte-
ten biologischen Entschwefelung erfolgen, wobei in diesem Fall jedoch die insgesamt er-
forderliche Sauerstoffmenge einschlieBlich fiir den benétigten Sauerstoffiiberschuss zuge-

filhrt werden muss.
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Es besteht auch die Méglichkeit, das in der Biogasanlage erzeugte schwefelwasserstoffhal-
tige Biogas zwischenzuspeichern und die erforderliche Sauerstoffmenge zuzusetzen.
Als sauerstoffhaltige Oxidationsmittel kénnen z. B. H,0, oder NaOCI eingesetzt werden.
Die Entschwefelung von Biogas ist ein komplizierter Vorgang, da verschiedene Reaktionen
iiberlagert ablaufen:

2 H,S + 05 ----- >28S+2H,0

2H,S+30;--->2H,S0;

H,S + 20, ------ > H,S0,
Demzufolge sollte vorzugsweise eine optimale Verteilung der erforderlichen Sauerstoff-
menge auf die Fermenter und die nachgeschaitete biologische Entschwefelung vorgenom-
men werden.
Die insgesamt zuzufithrende Sauerstoffmenge solite mindestens 8,5 mol 0O./mol H,S betra-
gen, um den erforderlichen Sauerstoffilberschuss sicherzustellen.
Fiir den nachfolgenden Reformingprozess ist es von Vorteil, wenn im gereinigten Biogas
mindestens noch 0,05 Vol.-% Wasserstoff enthalten sind.
Verfahrenstechnisch sollte der Sauerstoffiiberschuss im gereinigten Biogas kontinuierlich
oder in bestimmten Zeitintervallen gemessen werden, als Regelgrée fiir die Zufiihrung von
Wasser und externer Wirmeenergie fiir den Reformingprozess.
Im Biogas enthaltenes CO, und geringe Restmengen an Schwefelwasserstoff werden mittels
physikalischer oder chemischer Wasche mit einer aminhaitigen Waschlésung abgetrennt.
Der Schwefelwasserstoffgehalt kann somit bis auf wenige Hundertstel ppm reduziert wer-
den. Dem gereinigten Biogas wird nach der Verdichtung {iberhitzter Dampf zugesetzt, der
aus in den Warmeriickgewinnungsstufen anfallendem Kondensat gebildet wird. AuBerdem
soliten vor der Einleitung in den Reformer alle Bestandteile an organischem Schwefel voll-
stiandig entfernt werden, um Schadigungen am Katalysator zu vermeiden.
Der Reformingprozess wird vorzugsweise zweistufig durchgefiihrt. Zuerst wird das gerei-
nigte Biogas (Methangas) auf einen Druck von 10 bis 50 bar komprimiert, bis auf eine Tem-
peratur von ca. 600 bis 800 °C erhitzt und nachfolgend mit der erforderlichen Restmenge an
Sauerstoff und/oder Wasser bzw. gesittigtem Dampf versetzt. AnschlieBend erfolgt in einer
ersten Reformingstufe bei Reaktionstemperaturen von 800 bis 900 °C die Umsetzung zu ca.
mindestens 90 Vol.-% zu Synthesegas, wobei ein Teil der erforderlichen Warmeenergie
durch Reaktion des im Methangas enthaltenen Sauerstoffiiberschuss erzeugt wird. In der
nachfolgenden zweiten Reformingstufe erfolgt unter Sauerstoffzufuhr bei Reaktionstempe-
raturen von ca. 1000 °C die weitere Umsetzung bis auf iiber 99,5 Vol.-% Synthesegas.
Das zuzufiihrende Sauerstoffgas wird in einem Warmetauscher erhitzt und dem Synthese-
gas unmittelbar vor dem Eintritt in den Sekundéirreformer zugesetzt. Die Bereitstellung von
sauerstoffhaltigem Gas kann mittels einer Druckwechseladsorptionsanlage erfolgen.
Die fiir die hohen Reaktionstemperaturen wiahrend der Reformingstufen erforderliche War-
meenergie kann in iiberwiegendem MaRe ohne Fremdenergie bereitgestelit werden.
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So wird das in der zweiten Reformingstufe erzeugte Synthesegas zur indirekten Erwarmung
des Methangases genutzt. Das in der Biogasanlage angefallene Gérsubstrat wird nach er-
folgter Trocknung als Brennstoff zur Erzeugung von Reaktionswarme fiir die erste Refor-
mingstufe eingesetzt. Dadurch wird eine besonders wirtschaftliche Umwandlung von Bio-
gas in Synthesegas erméglicht. An Stelle von Gérsubstrat kann als Brennstoff auch fiir
Verbrennungsanlagen bestimmter Miill, z.B. Hausmiill, eingesetzt werden.

Aus dem aus dem Sekundirreformer austretendes Synthesegas wird abschlieBend in einer
Waschkolonne mittels einer aminhaltigen Waschlosung Kohlendioxid abgetrennt.

Das CO,-freie Synthesegas kann nachfolgend in an sich bekannter Weise zur Synthese von
Flissigtreibstoffen, Methanol, Ammoniak oder Trennung zu Wasserstoff und Kohlenmono-
xid verwendet werden.

Die jeweiligen Waschmittellésungen aus der Biogas- und Synthesegas-Wische werden vor-
zugsweise einer gemeinsamen Waschmittelregeneration zugefiihrt. Das gereinigte Wasch-
mittel wird im Kreislauf gefahren.

Eine zur Durchfithrung des Verfahrens geeignete Anlage besteht aus einer Biogasanlage
mit mindestens einem Fermenter, einer Anlage zur Aufbereitung und Trocknung von in der
Biogasanlage anfallendem Gérsubstrat, einer der Biogasanlage nachgeschalteten biologi-
schen Entschwefelungseinrichtung und dieser nachgeschalteten ersten Waschkolonne zur
Entfernung von Kohlendioxid, einem Verdichter zur Komprimierung des Methangases auf
Synthesegasdruck, einem ersten Warmetauscher zur Erwiarmung des verdichteten Methan-
gases auf Temperaturen oberhalb von 500 °C, einer Reformereinheit zur katalytischen Um-
wandlung von Methangas in Synthesegas, mindestens einer Einheit zur Wairmeriickgewin-
nung aus Synthesegas und/oder Rauchgas, einer zweiten Waschkolonne zur Abtrennung
von Kohlendioxid aus Synthesegas und einer Zufiihrung fiir Sauerstoff oder Oxidationsmit-
tel.

Die Reformereinheit besteht vorzugsweise aus einem Primérreformer und einem nachge-
schalteten Sekundirreformer. Die Zufiihrung fiir Sauerstoff oder Oxidationsmittel ist liber
eine erste Leitung mit einem zweiten Warmetauscher zur Erwdarmung von sauerstoffhalti-
gem Gas auf Synthesegastemperatur verbunden, die in die Leitung zur Zufiihrung von Syn-
thesegas in den Sekundéarreformer eingebunden ist. Der Sekundarreformer ist mit einer
Ausgangsleitung verbunden, die als Wéarmetragerschlange durch einen Warmetauscher
verlduft, der dem Primirreformer vorgeschaltet und zur Erwédrmung des Methangases be-
stimmt ist. Die Synthesegas fiilhrende Leitung ist nach dem ersten Wiarmetauscher iliber eine
Leitung mit einem weiteren (dritten) Warmetauscher zur Erzeugung von Dampf verbunden.
Dieser Wirmetauscher ist iiber eine weitere Leitung mit einem vierten Wérmetauscher zur
Erzeugung von Warmwasser verbunden. Eine weitere, von diesem abzweigende, Synthese-
gasleitung steht mit einem fiinften Warmetauscher zur Erzeugung von Warmwasser oder
Dampf in Verbindung. Uber eine weitere Leitung gelangt das Synthesegas in die zweite
Waschkolonne. In den vierten Wirmetauscher ist eine Warmwasser fiihrende Vor- und
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Riicklaufleitung eingebunden, die mit der Biosgasanlage und der Girsubstrataufberei-
tungsanlage in Verbindung stehen, zur Bereitstellung von Warmwasser fur Heizzwecke.
Der Primirreformer ist mit einer Rauchgas abfiihrenden Leitung verbunden, die mit einer
Wirmetauschereinheit in Verbindung steht, die als Dampfiiberhitzer ausgebildet ist.

Die Anlage ist mit einer Dampftrommel ausgeriistet, die mit den zur Erzeugung von Dampf
und Warmwasser bestimmten Wirmtauschern verbunden ist, zur Aufnahme von aus den
Wirmetauschern zuriick gefiihrtem Kondensat und Dampf und Weiterleitung von iiber-
schiissigem, zwischengespeichertem Dampf.

Die Biogasanlage und die Entschwefelungsanlage sind mit Leitungen zur Zufiihrung von
Sauerstoff oder Oxidationsmittel verbunden.

Der dritte Wirmetauscher und der fiinfte Wirmetauscher sind mit einer gemeinsamen Uber-
hitzerstufe ausgeriistet.

Zur Feinentschwefelung des Biogases kann ein Adsorber vorgesehen sein, der nach der
ersten Waschkolonne angeordnet ist.

Uberschiissiger Dampf, der innerhalb der Anlage nicht weiter benbotigt wird, kann einer

Dampfturbine zur Erzeugung von elektrischem Strom zugefiihrt werden.

Die Erfindung wird nachstehend an einem Ausfiihrungsbeispiel erldutert. In der zugehdri-
gen Zeichnung ist das Funktionsschema einer Anlage zur Herstellung von Synthesegas aus
Biogas in Verbindung mit einer Biogasanlage gezeigt.

In einer Biogasanlage BO mit 20 Fermentern und 10 Nachgérern wird unter Verwendung von
Maissilage als Gérsubstrat Biogas erzeugt. Zur Herstellung von 10000 Nm3/h Biogas werden
45,5 t/h Maissilage benétigt, die einer Schlempemenge von 350 m*h entsprechen. Die Mais-
silage als biologischer Rohstoff gelangt iiber eine geeignete Zufithrung 1 in die einzelnen
Fermenter, die mittels iiber die Leitung 3 zugefiilhrtem Warmwasser (ca. 80 °C) beheizt wer-
den. Dieses Warmwasser kann auch als Riicklauf aus der Gédrsubstratanlage R4 stammen.
In der Biogasanlage B0 anfallendes, feuchtes Gérsubstrat 4 wird in einer Aufbereitungsan-
lage R4 getrocknet und das dabei anfallende Abwasser iiber eine Leitung 36 abgefiihrt, das
fiir einen erneuten Anmaischprozess in die Fermenter zuriickgefiihrt wird.

Das Girsubstrat 4 wird nach der Behandlung mit einem Dekanter in der Aufbereitungsanla-
ge R4 mittels Dampf oder Warmwasser getrocknet. Dampf wird in den Dampferzeugern W2
und W5 erzeugt und {iber die Leitung 37 zugefithrt. Warmwasser wird im Wirmetauscher W3
erzeugt und {iber die Vor- und Riicklauf-Leitungen 30 und 31 zu- und abgefiihrt.

Die Fahrweise der Fermenter zur Erzeugung von Biogas wird so gesteuert, dass Biogas mit
einem moglichst geringen Anteil an Schwefelwasserstoff entsteht. Zur Vorentschwefelung
wird in die Fermenter iiber die Leitung 5 reiner Sauerstoff eingeleitet und so dosiert, dass
sich im Biogas eine Sauerstoffkonzentration von 0,2 Vol.-% als Sauerstoffiiberschuss ein-
stelit.

Unter diesen Bedingungen kann bereits in den Fermentern 80 bis 90 % des im Biogas ent-
haltenen Schwefelwasserstoffs entfernt werden. Die im Biogas enthaltene Menge von ca.

5
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1500 ppm Schwefelwasserstoff wird somit bis auf 70 bis 300 ppm abgesenkt. Das herge-
stellte Biogas 2 wird einer nachgeschalteten biologischen Entschwefelungseinheit R1 zuge-
fiihrt, in der der Anteil an Schwefelwasserstoff durch weitere Zugabe von Sauerstoff iiber
die Leitung 22 auf einen Wert von 10 bis 50 ppm reduziert wird.

Im vorliegenden Beispiel werden zur Entfernung von 1500 ppm Schwefelwasserstoff aus
10000 Nm?*/h Biogas in etwa theoretisch 31 Nm?h reiner Sauerstoff benétigt. Zweckmagig ist
eine optimale Verteilung dieser Sauerstoffmenge auf die Fermenter sowie die nachgeschal-
tete biologische Entschwefelung und mit einem erforderlichen Sauerstoffiiberschuss zu
fahren, der bei ca. 100 Nm?h liegt.

Das erzeugte Biogas 6 hat nach der Entfernung von H,S in der Entschwefelungseinheit R1
folgende Zusammensetzung:

CH, 51 Vol.-%
H, 0,1 Vol.-%
H,O0 31 Vol.-%
co, 4#419 Vol.-%
N, 0,2 Vol.-%
0, 1,0 Vol.-%
H,S 17,5 ppm

Das entschwefelte Biogas 6 wird nachfolgend einer Waschkolonne K1 zugefiihrt. In dieser
wird unter Normaldruck oder geringem Vakuum (-10 bis 150 mbar) der Waschprozess zur
Entfernung von CO,, restlichem H,S und COS (organische Schwefelverbindungen) mittels
einer aminhaltigen Waschlésung durchgefiihrt. Diese besitzt eine Aminkonzentration von 15
bis 70 %, vorzugsweise 50 %, wobei als Amin Diethanolamin eingesetzt wird. Durch den im
Gegenstromprinzip durchgefiithrten Waschprozess in einer Waschkolonne mit einer Fiill-
kérperschiittung werden CO, und die weiteren vorgenannten Verbindungen in der Wasch-
mittellésung chemisch gebunden. Diese wird nachfolgend in einer gesonderten Anlage re-
generativ aufbereitet, sodass die Waschmittellosung im Kreislauf gefahren werden kann.
Das abgetrennte Kohlendioxid wird {iber die Leitung 27 zur weiteren Verwertung abgefiihrt.
Fir die Regeneration der in den Kolonnen K1 und K2 anfallenden Waschlésungen werden
5,8 MW an Wiirme- bzw. Heizleistung in Form von Dampf benétigt. Dieser Dampf wird im
Dampferzeuger W2 aus Abwirme des Synthesegases und im Dampferzeuger W4 aus Ab-
wirme der Rauchgase aus der Verbrennung des Gérsubstrates in der ersten Reformingstu-
fe erzeugt.

Nach der Abtrennung von CO, (Waschkolonne K1) besitzt das liber die Leitung 7 abgefiihr-
te, gereinigte Biogas (Menge von 5360 Nm?®/h) folgende Zusammensetzung :

CH, 9515 Vol.-%
H, 0,19 Vol.-%
H,0 2,05 Vol.-%
cO, 0,37 Vol.-%
N; 0,37 Vol.-%
0, 1,87 Vol.-%
H,S 0,01 ppm
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Das gereinigte Methangas solite nach der Entfernung des CO, mindestens noch 1,0 Vol.-%
an Sauerstoff als Sauerstoffiiberschuss enthalten, damit der Reformingprozess durch Ei-
gentemperaturerhéhung initiiert wird. Vorteilhaft ist es, wenn im Biogas noch Wasserstoff
(z.B. 0,2 Vol.-%) enthalten ist. 1,8 Vol.-% Sauerstoffiiberschuss entsprechen somit 8,5 mol
0./mol H,S, bezogen auf das schwefelwasserstoffhaltige Biogas mit einem Schwefelgehalt
von ca. 1500 ppm.
Zur weiteren Behandlung des gereinigten Biogases muss dieses vorteilhafterweise nicht
entfeuchtet werden und kann direkt dem Verdichter V1 zugefiihrt werden. Ein weiterer Vor-
teil der Verfahrensweise ist, dass das komprimierte Biogas nicht gekiihlt wird und die Kom-
pressionswirme gleichzeitig fiir die Aufheizung des Biomethans auf die Synthesegastem-
peratur mit genutzt wird. Obwohl die Synthesegaserzeugung auch unter Normaldruck vor-
genommen werden kann, wird im vorliegenden Beispiel das Biomethan auf einen Druck von
15 bar komprimiert (Energieverbrauch ca. 480 kW). Dabei wird das Biomethan in der letzten
Verdichterstufe nicht gekiihlt und mit einer Temperatur von 150 °C in der Leitung 7 mit auf
450 °C Uberhitztem Dampf der Druckstufe 20 bar vermischt und auf einen Druck von 15 bar
entspannt. Der hierzu benétigte iiberhitzte Dampf wird in der Warmetauschereinheit W6, W5
erzeugt und iiber die Leitung 23 zugefiihrt. Dabei werden 13650 kg/h {iberhitzter Dampf und
2,5 kg/Nm? Bio- bzw. Methangas vermischt, wobei sich in der Leitung 8 eine Mischtempera-
tur des Biomethan/Dampfgemisches von ca. 350 °C einstelit.
Im nachgeschaiteten Adsorber A1 wird das Biomethan/Dampfgemisch 8 einer Feinent-
schwefelung unterzogen, unter Verwendung von im Biomethan enthaltenen Wasserstoff.
Dadurch wird organischer Schwefel, wie Thiophen, gemiB nachfolgender Reaktion entfernt.

C4HS +4H; > CHyp + H.S
Unter den vorliegenden Bedingungen zersetzen sich die organischen Schwefelverbindun-
gen zu C4H,, und Schwefelwasserstoff. Der organische Schwefel tritt nur in Spuren mit we-
nigen ppm auf, wirkt jedoch als Katalysatorgift und sollte daher entfernt werden. Der so
gebildete Schwefelwasserstoff wird im Adsorber A1 durch Adsorption an Zinkoxid vollstan-
dig gebunden.

ZnO + H,S 2 ZnS + H,0
Das mit Zinksulfid beladene Adsorptionsmittel wird gesondert entsorgt.
Im nachgeschalteten Wirmetauscher W1 wird das liber die Leitung 9 zugefiihrte entschwe-
felte Biomethan/Dampfgemisch von ca. 350 °C auf eine Temperatur von ca. 650 °C erwarmt.
Als Wirmetrager wird das aus dem Warmetauscher W7 abgefiihrte Synthesegas eingesetzt,
das iiber die Leitung 12 in den Wirmetauscher W1 gelangt. Dieses kiihit sich durch den
Wirmeaustauschvorgang von ca. 950 auf ca. 670 °C ab und wird {iber die Leitung 13 dem
Wirmetauscher W2 zugefiihrt.
Das auf ca. 650 °C erwarmte Methangas/Dampfgemisch wird nach dem Verlassen des War-
metauschers W1 iiber die Leitung 10 dem Primirreformer R2 zugefiihrt und in diesem bei
einer Reaktionstemperatur von ca. 900 °C katalytisch zu Synthesegas umgesetzt. Dabei wird
aufgrund des Sauerstoffiiberschusses im Methangas/Dampfgemisch 10 im Primé&rreformer

7
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R2 zusitzlich Wirmeenergie durch eine exotherme Oxidation von im Biogas enthaltenem
Sauerstoff mit Wasserstoff als schnelle Initialziindung fiir den Start der Reaktion im Kataly-
satorbett erzeugt.

Zur Erzeugung der fiir den Primirreformer R2 benétigten Wéarmeleistung wird in der Aufbe-
reitungsanlage R4 getrocknetes Gérsubstrat 24 als Brennstoff eingesetzt. Durch Verbren-
nung von 7800 kg/h getrocknetem Girsubstrat 24 mittels der Stiitzfeuerung 26 (Gas oder Ol)
fiir den Anfahrbetrieb und unter Zufithrung von Luft 29 wird in der Brennkammer B1 ein
Rauchgas mit einer Temperatur von 990 bis 1030 °C erzeugt. Dabei entsteht eine Wirmeleis-
tung in Hohe von 32 MW. Die benétigte Reaktionswérme in Héhe von 11,23 MW wird durch
Strahlung an das Bio- bzw. Methangas iibertragen. Die Fiihrung des Bio- bzw. Methangases
erfolgt in Katalysatorrohren im Feuerungsraum des Primérreformers R2.

Im Primarreformer R2 und im nachgeschalteten Sekundérreformer R3 laufen folgende drei

Hauptreaktionen als temperaturabhingige Gleichgewichtsreaktionen ab.

H, + 0, €> 2H;0
CH, + H,O «> CO + H,
cO + H,O <> CO, + H,

Die endotherme Reaktion im Primirreformer R2 erfordert eine Warmeleistung von 11,23
MW. Da der im Biogas enthalten Sauerstoff mit Wasserstoff unter Warmefreisetzung rea-
giert, erhoht sich damit die Gastemperatur in den Katalysatorrohren um etwa 25 °C spontan
und es steht somit eine entsprechend heiBe Zone fiir die endotherme Methanumsetzung zu
CO und H; zur Verfiigung.

Unter diesen Bedingungen werden etwa 78 % des zugefiihrten Methangases im Primérre-
former R2 katalytisch zu Synthesegas 11 umgesetzt.

Das aus dem Primirreformer R2 {iber Leitung 11 austretende Synthesegas (Menge 29996
Nm?h) besitzt folgende Zusammensetzung:

CH, 3,74 Vol.-%
H, 45,79 Vol.-%
H,0 37,07 Vol.-%
CcO, 6,70 Vol.-%
CcoO 6,63 Vol.-%
N, 0,07 Vol.-%
(o )} 0,00 Vol.-%
SO, 0,01 ppm

Diesem Synthesegas 11 werden anschliefend dber die Leitung 25 1500 Nm®h sauerstoffhal-
tiges Gas zugefiihrt, welches einen Sauerstoffanteil von 92 Vol.-% und 8 Vol.-% Stickstoff
besitzt, und im Wirmetauscher W7 von 25 °C auf 900 °C erhitzt wurde. Als Warmetrager wird
aus dem Sekundirreformer R3 austretendes Synthesegas eingesetzt, das sich dabei von
1025 °C bis auf 950 °C abkiihlt. Im Sekundirreformer R3 wird der im Synthesegas 11 noch
enthaltene Anteil an Methangas unter Freisetzung von Wirme zu Synthesegas umgesetzt,
wobei sich die Temperatur des Synthesegases von 900 auf 1025 °C erhéht.

Das aus dem Sekundirreformer R3 austretende Synthesegas besitzt folgende Zusammen-
setzung:
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CH, 015 Vol.-%
H, 48,51 Vol.-%
H,0 33,67 Vol.-%
CcO, 717 Vol.-%
coO 10,03 Vol.-%
N, 0,47 Vol.-%
(o )} 0,00 Vol.-%
SO, 0,01 ppm

Das heiRe Synthesegas wird mehrmals zur Wiarmeriickgewinnung fir eine energetisch vor-
teilhafte Verfahrensfiihrung genutzt, wie bereits teilweise vorstehend erlautert.

Im Wirmetauscher W7 wird das Synthesegas durch Wiarmeabgabe an das sauerstoffhaltige
Gas bis auf eine Temperatur von ca. 950 °C abgekiihit. Das 950 °C heiBe Synthesegas ge-
langt iiber die Leitung 12 in den Wérmetauscher W1 und wird durch Warmeabgabe an das
Methangas 9 bis auf ca. 670 °C abgekiihit. Das 670 °C heie Synthesegas wird {iber die Lei-
tung 13 dem Dampferzeuger W2 zugefiihrt und wahrend der Dampferzeugung bis auf 300 °C
abgekiihit. Dabei wird eine Warme von 2,78 MW freigesetzt wird, die zur Gewinnung von
5.200 kg/h Dampf der Druckstufe 20 bar verwendet wird. Der erzeugte Dampf wird in die
Dampftrommel B2 zuriickgefihrt.

Uber die Leitung 14 wird das ca. 330 °C heifle Synthesegas nachfolgend dem Wiarmetau-
scher W3 zugefiihrt, in dem das Synthesegas unter Betriebsdruck von 15 bar bis auf eine
Temperatur von 60 °C abgekiihlt wird. Uber einen Druckkreislauf (Pumpe P3 sowie Leitun-
gen 31, 30, 3) wird damit Warmwasser mit einer Temperatur von 120 °C bis 80 °C erzeugt, in
Abhingigkeit von der zugefiihrten Menge an Wasser. Die dabei entstehende Warme betrégt
7,3 MW. Diese Wirmemenge ist daher so hoch, weil der tiberwiegende Anteil an Wasser im
Synthesegas unter diesen Bedingungen kondensiert. Insgesamt fallen 7688 kg/h Kondensat
an, die iiber die Leitungen 32, 34 mittels der Pumpe P2 wieder in die Dampftrommel B2 zu-
riickgefiihrt und zur Dampferzeugung genutzt werden. Das aus dem Wiarmetauscher W3
iiber die Leitung 15 abgefiihrte Synthesegas wird im nachgeschalteten Wirmetauscher W4
unter Druck mit Kiihlwasser weiter bis auf eine Temperatur von 30 °C abgekiihit. Dabei
muss iiber das Kiihilwasser eine Kiihlleistung von 620 KW abgefiihrt werden und es kon-
densieren weiter 243 kg/h Kondensat aus, die liber die Leitung 33 in die Leitung 34 gelan-
gen. Das so vorgetrocknete Synthesegas mit einer Menge von 19645 Nm?/h besitzt folgende
Zusammensetzung:

CH, 0,23 Vol.-%
H, 72,87 Vol.-%
H,0O 0,36 Vol.-%
cO, 10,78 Vol.-%
co 15,06 Vol.-%
N, 0,71  Vol.-%
0, 0,00 Vol.-%
SO, 0,01 ppm

Dieses auf ca. 30 °C abgekiihlte Synthesegas wird {iber die Leitung 16 einer Aminwiésche K2
zugefiihrt, in der noch im Synthesegas enthaltenes Kohlendioxid entfernt und iber die Lei-
tung 28 abgefiihrt wird. Nach erfolgter Abtrennung vom Kohlendioxid hat das aus der
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Waschkolonne K2 iiber die Leitung 17 in einer Menge von 17550 Nm*/h austretende Synthe-
segas folgende Zusammensetzung:

CH, 0,26 Vol.-%
H, 81,57 Vol.-%
H,O 04 Vol.-%
CO, 012 Vol.-%
co 16,86 Vol. %
N, 0,80 Vol.-%
0, 0,00 Vol.-%
s§O, 0,01 ppm

Das so erhaltene Synthesegas kann anschlieBend weiter aufgearbeitet werden (z.B. durch
Trocknung oder Abtrennung von Anteilen an Wasserstoff und Kohlenmonoxid mittels einer
Druckwechseladsorption). Das erhaltene Synthesegas kann auch zur weiteren Synthese zu
Methanol, Ammoniak oder fliilssigen Kohlenwasserstoffen eingesetzt werden.

Das am Kopf des Primarreformers R2 abgezogene heile Rauchgas mit einer Temperatur
von etwa 1100 °C wird iiber die Leitung 18 dem Dampferiiberhitzer W6, W5 zugefiihrt. Uber-
hitzter Dampf wird iiber die Leitung 23 abgefiihrt und dem Bio- bzw. Methangas zugemischt.
AuBerdem gelangt Dampf in die Dampftrommel B2.

In dem Funktionsschema ist die Schaltung der Warmetauscher W6 und W5 nur symbolisch
dargestellt, da beide Warmetauscher W6 und W5 in sich verschaltet sind und somit keine
‘apparatetechnische Trennung vorliegt. Dies ist erforderlich, weil infolge unterschiedlicher
Wirmeiiberginge die Auslegung so erfolgen muss, damit keine Uberschreitungen von ma-
ximal zulassigen Wandtemperaturen erfolgt. Der Warmetauscher W6 ist daher im Wiarme-
tauscher W5 integriert und mit einem nicht dargesteliten Economiser verbunden.

Das aus dem Dampfiiberhitzer W6, W5 austretende Rauchgas hat eine Temperatur von ca.
220 °C und wird anschlieBend iiber die Leitung 20 der Abgasreinigungsstufe K3 zugefiihrt.
Uber die Leitung 21 wird das gereinigte Rauchgas an die Umgebung abgefiihrt.

Der Dampftrommel B2 wird iiber die Leitung 35 zusitzlich Kondensat (Erwdrmung iber
Economiser) zugefiihrt und erzeugter Dampf iiber die Leitung 37 abgefiihrt, der beispiels-
weise zur externen Stromerzeugung eingesetzt werden kann.

Die im Beispiel aufgezeigte Verfahrensweise zeichnet sich durch eine sehr glnstige Ener-
giebilanz aus, wie nachfolgend kurz erléutert:

In der Biogasanlage BO fillt als Sekundérrohstoff Gérsubstrat in einer Menge von 21,2 t/h
nach Vorbehandlung im Dekanter mit einem Wasseranteil von 70 % an, das nach der Aufbe-
reitung und Trocknung auf eine Restfeuchte von 30 % einen Brennwert von 4,1 kW/kg be-
sitzt. Bei einer Verwendung von 9,1 t/h des getrockneten Girsubstrates als Brennstoff wird
eine Heizleistung von ca. 37,31 MW erzeugt.

Zur Beheizung des Primirreformers R2 werden 32 MW an Heizleistung bendtigt.

Von den 32 MW werden 11,23 MW zur endothermen Umsetzung als Reaktionswadrme fir die

Synthesegaserzeugung verbraucht.

10
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Aus dem bei Synthesegaserzeugung anfallenden Rauchgas werden im Wérmetauscher W5
18800 kg/h an Dampf der Druckstufe 20 bar erzeugt, wobei 14,37 MW an Heizleistung ver-
braucht werden.

Im Wirmetauscher W2 werden aus dem iiber die Leitung 13 zugefiihrten Synthesegas 5200
kg/h Dampf gewonnen.

Insgesamt stehen somit 24000 kg/h an Dampf zur Verfiigung. Davon werden 13650 kg/h fur
die Zufiihrung zum Bio- bzw. Methangas iiber die Leitung 23 ben&tigt.

10350 kg/h Dampf (= 7,4 MW) stehen zur weiteren Verwendung zur Verfiigung.

Aus der Wiarmeriickgewinnung des dem Warmetauscher W3 iiber die Leifung 14 zugefiihr-
ten Synthesegases wird eine Heizleistung von 7,3 MW erzielt. Somit stehen 14,7 MW an
Heizleistung zu Verfiigung.

Der Verbrauch an Heizleistung fiir die Garsubstrattrocknung (Warmwasser 120 °C) und
Waschmittelregeneration (Warmwasser 160 °C) betrégt 13,9 MW.

Bei der Waschmittelregeneration fillt von der einzusetzenden Heizleistung mit einer Tempe-
ratur von 160 °C eine Abwirme in Hohe von 65 % der eingesetzten Energie an. Damit kann
aus der Abwirme der Waschmittelregeneration die Beheizung der Fermenter (Warmwasser
80 °C) erfolgen, die in der Regel nur bei AuBentemperaturen von unter 20 °C benétigt wird.
Die Gesamtbilanz ergibt somit einen Uberschuss an Wirmeenergie in Hohe von 0,8 MW, die
anderweitig genutzt werden kann.

Zusitzlich stehen noch 1,3 t Girsubstrat zu Verfiigung, die bei einer Verbrennung eine Heiz-
leistung 5,31 MW ergeben, die ggf. zur Erzeugung von etwa 1,0 MW an elektrischem Strom
genutzt werden kann.

Alternativ kann dieser Anteil an Girsubstrat auch als Diinger eingesetzt werden.

11
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Patentanspriiche

1. Verfahren zur Herstellung von Synthesegas aus Biogas, wobei das umzuwandeinde
Biogas katalytisch in einem Reformingprozess zu Synthesegas umgesetzt und durch ei-
ne Wische Kohlendioxid und Schwefelwasserstoff abgetrennt werden, dadurch gekenn-
zeichnet, dass vor der katalytischen Umwandlung des Biogases aus diesem Schwefel-
wasserstoff und Kohlendioxid in getrennten Reinigungsstufen nahezu vollstéindig abge-
trennt werden, wobei Schwefelwasserstoff biologisch durch Zugabe von Sauerstoff
und/oder sauerstoffhaltigem Oxidationsmittel entfernt wird und der Sauerstoff oder das
Oxidationsmittel so dosiert werden, dass im gereinigten Biogas (Methangas) ein Sauer-
stoffiiberschuss von mindestens 1,0 Vol.-% enthalten ist, das Biogas ohne Entfeuchtung
verdichtet, erwirmt und mit Giberhitztem Dampf versetzt wird und anschlieRend wahrend
des Reformingprozesses zusitzlich Warmeenergie durch eine exotherme Oxidation von
im Biogas enthaltenem Sauerstoff mit Wasserstoff im Katalysatorbett erzeugt wird, zur
endothermen Umsetzung von Methan zu Synthesegas.

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass die Entfernung von Schwe-
felwasserstoff im Fermenter und einer nachgeschaiteten biologischen Entschwefe-
lungsstufe erfolgt, wobei dem Fermenter zur teilweisen Entschwefelung des Biogases
Zusatzstoffe und/oder Sauerstoff oder ein sauerstoffhaltiges Oxidationsmittel zugesetzt
werden und in der nachgeschalteten Entschwefelungsstufe durch weitere Zugabe von
Sauerstoff oder eines sauerstoffhaltigen Oxidationsmittels der restliche Schwefelwas-
serstoff nahezu volistandig entfernt wird.

3. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass die insgesamt erforderliche
Menge an Sauerstoff und/oder sauerstoffhaltigem Oxidationsmittel wéhrend der nach-
geschalteten biologischen Entschwefelung zugesetzt wird.

4. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass in einer Biogasanlage er-
zeugtes schwefelwasserstoffhaltiges Biogas zwischengespeichert wird und diesem
wiihrend der Zwischenspeicherung die erforderliche Menge an Sauerstoff und/oder sau-
erstoffhaltigem Oxidationsmittel zugesetzt wird.

5. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dass im gerei-
nigten Biogas mindestens noch 0,05 Vol.-% Wasserstoff enthalten sind.

12
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Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 5, dadurch gekennzeichnet, dass der Sauer-
stoffiiberschuss im gereinigten Biogas gemessen wird und als RegelgréBe fiir die Zu-
filhrung von Wasser und externer Warmeenergie fiir den Reformingprozess dient.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet, dass im Biogas
enthaltenes CO, und geringe Restmengen an Schwefelwasserstoff mittels physikali-
scher oder chemischer Wische mit einer aminhaltigen Waschlésung abgetrennt wer-
den.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, dass vor der
Einleitung des Reformingprozesses aus dem Biogas alle Bestandteile an organischem

Schwefel vollstindig entfernt werden.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 8, dadurch gekennzeichnet, dass das wah-
rend des Reformingprozesses gebildete Synthesegas und das dabei anfallende Rauch-
gas jeweils mehrere getrennte Warmeriickgewinnungsstufen durchlaufen und die dabei
riickgewonnene Wirmeenergie zumindest teilweise zur Erzeugung von Dampf und/oder
Warmwasser genutzt wird.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 9, dadurch gekennzeichnet, dass der dem
gereinigten Biogas vor dem Reformingprozess zugesetzte Dampf aus Kondensat er-
zeugt wird, das in den Warmeriickgewinnungsstufen anfallt.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 10, dadurch gekennzeichnet, dass der Re-
formingprozess zweistufig durchgefiihrt wird, wobei das gereinigte Biogas (Methangas)
auf einen Druck von 10 bis 50 bar komprimiert und bis auf eine Temperatur von ca. 600
bis 800 °C erhitzt wird, nachfolgend mit der erforderlichen Restmenge an Sauerstoff
und/oder Wasser versetzt und in einer ersten Reformingstufe bei Reaktionstemperatu-
ren von 800 bis 900 °C zu ca. mindestens 90 Vol.-% zu Synthesegas umgesetzt wird,
wobei ein Teil der erforderlichen Wirmeenergie durch Reaktion des im Methangas ent-
haltenen Sauerstoffiiberschuss erzeugt wird, und in der nachfolgenden zweiten Refor-
mingstufe unter Sauerstoffzufuhr bei Reaktionstemperaturen von ca. 1000 °C die weitere
Umsetzung bis auf tiber 99,5 Vol.-% Synthesegas erfolgt.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 11, dadurch gekennzeichnet, dass das in der

zweiten Reformingstufe erzeugte Synthesegas zur indirekten Erwédrmung des Methan-
gases genutzt wird.

13



13.

14,

15.

16.

17.

18.

19.

WO 2009/021710 PCT/EP2008/006614

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 12, dadurch gekennzeichnet, dass zur Er-
zeugung von Reaktionswarme fiir die erste Reformingstufe in der Biogasanlage angefal-
lenes Garsubstrat nach erfolgter Trocknung als Brennstoff eingesetzt wird.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 13, dadurch gekennzeichnet, dass die jewei-
ligen Waschmittellésungen aus der Biogas- und Synthesegas-Wasche einer gemeinsa-
men Waschmittelregeneration zugefiihrt werden und das gereinigte Waschmittel im
Kreislauf gefahren wird.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 14, dadurch gekennzeichnet, dass dem Syn-
thesegas vor der Zufithrung in den Sekundéarreformer sauerstoffhaltiges Gas zugefiihrt

wird, das in einem Wiarmetauscher bis auf Synthesegastemperatur erwarmt wird.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 15, dadurch gekennzeichnet, dass das sau-
erstoffhaitige Gas iiber eine Druckwechseladsorptionsanlage bereitgestelit wird.

Anlage zur Durchfithrung des Verfahrens nach mindestens einem der Anspriiche 1 bis
16, dadurch gekennzeichnet, dass diese aus einer Biogasanlage (B0) mit mindestens ei-
nem Fermenter, einer Aufbereitungsanlage (R4) zur Aufbereitung und Trocknung von in
der Biogasanlage (B0) anfallendem Gérsubstrat, einer der Biogasanlage (B0) nachge-
schalteten biologischen Entschwefelungseinrichtung (R1) und dieser nachgeschalteten
ersten Waschkolonne (K1) zur Entfernung von Kohlendioxid, einem Verdichter (V1) zur
Komprimierung des Methangases auf Synthesegasdruck, einem ersten Warmetauscher
(W1) zur Erwidrmung des verdichteten Methangases auf Temperaturen oberhalb von 500
°C, einer Reformereinheit (R2, R3) zur katalytischen Umwandlung von Methangas (8) in
Synthesegas, mindestens einer Einheit (W2, W3, W4, W5, W6, W7) zur Wérmeriickge-
winnung aus Synthesegas und/oder Rauchgas, einer zweiten Waschkolonne (K2) zur
Abtrennung von Kohlendioxid aus Synthesegas und einer Zufiihrung (25, 5, 22) fiir Sau-
erstoff oder Oxidationsmittel besteht.

Anlage nach Anspruch 17, dadurch gekennzeichnet, dass die Reformereinheit aus ei-
nem Primirreformer (R2) und einem nachgeschalteten Sekundérreformer (R3) besteht,
die Zufiihrung fiir Sauerstoff oder Oxidationsmittel {iber eine erste Leitung (25) mit ei-
nem zweiten Wirmetauscher (W7) zur Erwarmung des sauerstoffhaltigen Gases auf
Synthesegastemperatur verbunden ist und diese in die Leitung zur Zufiihrung von Syn-
thesegas in den Sekundarreformer (R3) eingebunden ist.

Anlage nach einem der Anspriiche 17 oder 18, dadurch gekennzeichnet, dass der Se-
kundérreformer (R3) mit einer Ausgangsleitung (12) verbunden ist, die als Warmetréager-
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schlange durch einen Wirmetauscher (W1) verlduft, der dem Primérreformer (R2) vor-
geschaitet ist und zur Erwdrmung des Methangases bestimmt ist.

Anlage nach einem der Anspriiche 17 bis 19, dadurch gekennzeichnet, dass die Synthe-
segas fiihrende Leitung (12) nach dem ersten Warmetauscher (W1) als Leitung (13) mit
einem dritten Wirmetauscher (W2) zur Erzeugung von Dampf, {iber eine Leitung (14) mit
einem vierten Wirmetauscher (W3) zur Erzeugung von Warmwasser und iiber eine Lei-
tung (15) mit einem fiinften Wiarmetauscher (W4) zur Erzeugung von Warmwasser oder
Dampf verbunden ist und die von diesem wegfiihrende Leitung (16) mit der zweiten
Waschkolonne (K2) in Verbindung steht.

Anlage nach einem der Anspriiche 17 bis 20, dadurch gekennzeichnet, dass in den vier-
ten Wirmetauscher (W3) eine Warmwasser fiihrende Vor- (31) und Riicklaufleitung (30)
eingebunden ist, die mit der Biogasanlage (B0) und der Girsubstrataufbereitungsanlage
(R4) in Verbindung stehen.

Anlage nach einem der Anspriiche 17 bis 21, dadurch gekennzeichnet, dass der Primér-
reformer (R2) mit einer Rauchgas fiihrenden Leitung (18) verbunden ist, die mit einer
Wirmetauschereinheit (W6, W5) in Verbindung steht, die als Dampfiiberhitzer ausgebil-
det ist.

Anlage nach einem der Anspriiche 17 bis 22, dadurch gekennzeichnet, dass diese eine
Dampftrommel (B2) aufweist, die mit den zur Erzeugung von Dampf und Warmwasser
bestimmten Wirmetauschern (W2, W3, W4, W5, W6) verbunden ist, zur Aufnahme von
aus den Wirmetauschern zuriick gefiihrtem Kondensat und Dampf und Weiterleitung
von iiberschiissigem, zwischengespeichertem Dampf.

Anlage nach einem der Anspriiche 17 bis 23, dadurch gekennzeichnet, dass die Biogas-
anlage (B0) und die Entschwefelungsanlage (R1) mit Leitungen (5, 22) zur Zufithrung

von Sauerstoff oder Oxidationsmittel verbunden ist.

Anlage nach einem der Anspriiche 17 bis 24, dadurch gekennzeichnet, dass der dritte
Wirmetauscher (W2) und der fiinfte Wiarmetauscher (W4) mit einer gemeinsamen Uber-
hitzerstufe ausgeriistet sind.

Anlage nach einem der Anspriiche 17 bis 25, dadurch gekennzeichnet, dass diese mit

einem Adsorber (A1) zur Feinentschwefelung ausgeriistet ist, der nach der ersten
Waschkolonne (K1) angeordnet ist.

15
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27. Anlage nach einem der Anspriiche 17 bis 26, dadurch gekennzeichnet, dass diese mit
einer Druckwechseladsorptionsanlage zur Bereitstellung von sauerstoffhaltigem Gas

ausgeriistet ist.

16



PCT/EP2008/006614

WO 2009/021710

11

143

sphose

HUAS
A

ORN

£e

—¢

1€ Toe

¢l

mz,\,/

ld

ﬁ_/\
P

14!

M

9¢ sessomay

\

" NGV

¢l

P
N

44

-

5¢

LM

§¢

A

157

6

o

)

P

un

=

<

£y

Lt

¢y

o4

I8l

e

0l

9¢

Nw.— & #|g Bunsenoy
. ‘ S -ZI04S

X

44

=]

8

—>
pixoipusiyoy



	Page 1 - front-page
	Page 2 - description
	Page 3 - description
	Page 4 - description
	Page 5 - description
	Page 6 - description
	Page 7 - description
	Page 8 - description
	Page 9 - description
	Page 10 - description
	Page 11 - description
	Page 12 - description
	Page 13 - claims
	Page 14 - claims
	Page 15 - claims
	Page 16 - claims
	Page 17 - claims
	Page 18 - drawings

