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Férord

Fokus for hela projektet avseende inventering av framtidens
produktionstekniker for el- och varmeproduktion har varit framtida mdjlig
utveckling av olika produktionstekniker fér kraft- och varmeproduktion med
beddmning av prestanda samt ndr en eventuell implementering och
kommersialisering kan vara mojlig. Att kunna géra en saddan bedémning &r av
storsta vikt fér att kunna planera infér kommande férandringar och
investeringar och nar dessa kan komma, men ocksa fér att kunna séatta in de
FoU-resurser som erfordras.

Projektet har genomforts som olika deluppdrag inom de olika
produktionsomrddena med féreliggande rapport avseende delrapport
Energikombinat. Arbetet har utforts av docent Henrik Thunman med hjalp av
doktoranden Fredrik Lind och professor Filip Johnsson pa avdelningen for
energiteknik pa Chalmers tekniska hoégskola. Arbetet baseras pa de arbeten
kring teknikutvardering som goérs inom AGS-projektet “Pathways to
Sustainable European Energy Systems”, vilket ar ett interdisciplinart
energisystemprojekt som omfattar mer &n 30 olika forskare frédn olika
discipliner pa hel eller deltid. Dessutom har data anvants fran Chalmers
forgasningsprojekt som finansieras av Goteborg Energi, Energimyndigheten,
Metso Power och Akademiska hus. Projektledare for Pathwayprojektet ar
professor Filip Johnsson. AGS star for Alliance for Global Sustainability och ar
en allians mellan MIT i USA, ETH-Zirich i Schweiz, Tokyo universitet och
Chalmers. Det har dven gjorts en viss samverkan med EU projektet PLANETS.

Alla 6vriga delrapporter inom projektet samt en syntesrapport aterfinns for
nedladdning p& Elforsks hemsida www.elforsk.se.

Projektet har finansierats av AB Fortum Varme samagt med Stockholms stad,
E.ON Varmekraft AB, Jamtkraft AB, Kraftringen Produktion AB, Malarenergi
AB, Skellefted Kraft AB, Umed Energi AB, Vattenfall AB, Oresundskraft AB
samt av Statens Energimyndighet.

Projektet har féljts av en styrgrupp bestdende av Bjoérn Fredriksson Méller och
Mikael Palmgren E.ON Varmekraft, Sten Grahn Fortum Varme, Anders
Johansson och Svante Soéderholm Statens Energimyndighet, Maria Jonsson
och Leif Liinanki Vattenfall Research and Development, UIf Lindqvist
Jamtkraft, Magnus Stenvall Umed Energi samt Lars Wrangensten Elforsk.

Elforsk tackar styrgruppen fér vardefulla synpunkter och uppslag.

Lars Wrangensten

Elforsk AB

Programomrade El- och Vdrmeproduktion
December 2008
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Sammanfattning

Den har rapporten undersoker olika energikombinat dar man producerar olika
foradlade biobranslen ifrdn lignocellulosa kopplat till mer traditionell varme-
eller kraftvarmeproduktion. De processer som har analyserats ar kopplade till
produktion av

e biopellets (eller ligninpellets), torkad, mald och komprimerad biomassa
(eller lignin)

e torrefierad biopellets, torkad, mald, varmebehandlad, komprimerad
biomassa

e pyrolysolja, férvatskad biomassa av raoljekvalité

e etanol via hydrolys (process dar biomassan delas upp i sockerarter och
lignin) och jasning

e metan via hydrolys och rétning

e metan via indirekt och suspensionsférgasning

e DME (dimetyleter) via indirekt eller suspensionsférgasning

e metanol via indirekt eller suspensionsférgasning

e DME och metanol via metan producerad via indirekt férgasning

Lignocellulosa-baserade biobrénslen &ar t.ex. skogsravara eller biomassa som
kan odlas pa degraderad mark. Resultatet visar att det endast &r biopellets
som ar helt kommersiellt idag. For de andra kombinaten skiljer sig produktion
av pyrolysolja och torrifierad biopellets fr&n de 6vriga, genom att det for
dessa produkter inte ar tekniken utan introduktionen och skapandet av en
marknad som haller tillbaka utvecklingen. Fér de 6vriga teknikerna maste det
till ndgon form av teknikutveckling, dar de olika kombinaten star infér olika
utmaningar som beskrivs i rapporten.

Tittar man p& verkningsgraden for de olika forédlade biobrénslena som har
studerats i rapporten visar, som vantat, processerna som endast innebar en
uppgraderingen av branslet for den stationdra sektorn hdgst verkningsgrad.
Inkluderar man elproduktion och |3ter uppgraderingsprocessen tillgodorakna
sig denna ndr man verkningsgrader baserat pa vérmevardet av
torrsubstansen pa ingdende bransle p& omkring 90 %. Foér de processer som
producerar ett bransle som kan anvdndas som drivmedel kan man nd en
motsvarande verkningsgrad pd@ mellan 45 och 55 % oavsett produkt eller
process. Dock med ett undantag och det & nar man producerar metan via
férgasning, vilket ger en verkningsgrad mellan 70 och 75 %. Det som skiljer
sig mer mellan processerna fér att producera drivmedel ar andelen tillférd
biomassa som bildar den efterfragade produkten, vilken kan vara allt fran 20
till nastan 70 %. Etanol via jasning ger lagst utbyte och metan via férgasning
hdgst.
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Avseende kostnaden foér de olika produkterna visar de enkla
bransleprodukterna for den stationara sektorn lagst kostnader; ungefar 40 till
90 % hogre an kostnaden fér det tillféorda biobranslet (skogsbaserat). De
ovriga produkterna uppvisar en kostnad 2,5 till 3,5 ggr hégre an det tillférda
biobranslet (skogsbaserat) oavsett produkt, men for vissa kombinat kan man
fa extremer pa upp till 9 ggr. Osdkerheten kring den verkliga kostnaden &r
dock stor och vilken kostnad en verklig anldggning far beror pd om det finns
nagon leverantér som kan leverera reaktorerna, vilken tillgdnglighet den far
och om man kan halla ner driftkostnaden fér anldggningen. For
drivmedelskombinaten innehdller dessa en eller flera komponenter som inte
dnnu har lamnat utvecklingsstadiet och ddrmed &r det fér dessa mycket svart
att ge nagra noggrannare kostnadsuppskattningar eller att uttala sig om
tillganglighet.
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Summary
This report treats different ways to produce various upgraded biofuels from
lignocellulosic materials in so called polygeneration processes. Furthermore
the different upgrading technologies are also investigated with respect to co-
production of heat and power. The processes investigated are linked to
production of

e bio pellets (or lignin pellets), dried, grinded and compressed biomass
(or lignin)

e torrified bio pellets, dried, grinded, heat treated and compressed
biomass

e bio-oils or pyrolytic oils, liquefied biomass with crude oil quality

e ethanol via hydrolysis (process where the biomass is divided into
sugars and lignin) followed by fermentation

e methane via hydrolysis and fermentation

e methane via indirect gasification and methane via indirect or
suspension gasification

e DME (dimethyl ether) via indirect or suspension gasification
e methanol via indirect or suspension gasification
¢ DME and methanol via methane produced via indirect gasification

Lignocellulosic biomasses are, for example, forest residues or biomass that
can be cultivated on degraded lands. The result from this report shows that it
is only the production of bio pellets that is fully commercially available today.
For all the other polygeneration processes investigated the production of bio-
oil and torrified bio pellets stands out from the other processes investigated,
as it is the market for the product that holds back the introduction of the
technology. For the other technologies one or several components are still not
commercialized and the challenges for these technologies are described in the
report.

Summarizing the efficiencies for the different processes, the processes that
produces biofuels for stationary applications, bio pellets, torrified bio pellets
and bio-oil, show the highest efficiencies. Accounted for the cogenerated
power, efficiencies up to 90 % based on ingoing lower heating values of the
dry substance fed to the process could be achieved. For the processes that
produce biofuels suitable for the transport sector efficiencies between 45 and
55 9% can be reached, independent of product. However, there is one
exception, which is methane produced via gasification that can reach
efficiencies between 70 and 75 %. What differs more between the biofuel
producing processes for the transport sector is the amount of biofuel that is
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possible to get out from the ingoing biomass, which can be anything between
20 and 70 %. Here, ethanol gives the lowest and methane via gasification the
highest values.

With respect to the costs to produce the different products the lowest costs
are obviously related to the production of biofuels to be used in the stationary
energy system. The total production cost of these products is between 40 and
90 % higher than the cost for biomass feedstock (Swedish forest residues).
The production cost for the other biofuels is 2.5 to 3.5 times higher than the
cost for the feedstock (Swedish forest residues), independent of product.
However, some polygeneration schemes show very high cost, up to 9 times
the cost for the feedstock. The uncertainty in these figures is, nevertheless,
high and the real costs are dependent on if there are any supplier of the
technology, which availability that is possible to achieve and the costs for the
operation and maintenance. As one or several of the components included in
these plants are still at a research or at a demonstration stage, it is not
possible to give any more precise estimation on the costs or availability of
such plants.
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1 Energikombinat, deras
verkningsgrad och kostnader

I den har rapporten har olika energikombinat dar man producerar olika
foradlade biobranslen ifran lignocellulosa kopplat till mer traditionell vdrme-
eller kraftvarmeproduktion undersoékts. De processer som har undersokts ar
kopplade till produktion av

e biopellets (eller ligninpellets), torkad, mald och komprimerad biomassa
(eller lignin)

e torrefierad biopellets, torkad, mald, varmebehandlad, komprimerad
biomass

e pyrolysolja, férvatskad biomassa av raolja kvalité

e etanol via hydrolys (process dar biomassan delas upp i sockerarter och
lignin) och jasning

e metan via hydrolys och rétning

e metan via indirekt och suspensionsférgasning

e DME (dimetyleter) via indirekt och suspensionsférgasning

e metanol via indirekt och suspensionsférgasning

e DME och metanol via metan producerad via indirekt férgasning

Lignocellulosa-baserade biobrénslen &r t.ex. skogsravara eller biomassa som
kan odlas pd8 degraderad mark. Andra exempel &r restprodukter fran
matproduktion (t.ex. halm), vilket gor det troligt att dessa branslen kommer
att vara mer politiskt och socialt acceptabla &n t.ex. sad. Det ar dock viktigt
att komma ihag att all produktion av biobrénslen i stor skala kommer att ha
nagon form av negativ miljépaverkan, en negativ paverkan som noga maste
balanseras mot den globala klimatnytta produktionen kan fa. Fér utvecklingen
av kombinaten som undersdks hdr a@r den primara drivkraften en vilja att
minska importbehovet av olja och naturgas, samtidigt som man sakerstaller
en inhemsk produktion av drivmedel.

Utvarderingen av kombinaten baseras pa omvandlingsvekningsgraden, samt
kostnaden for att producera de olika produkterna.
Omvandlingsverkningsgraden berdknas pa tva olika s&tt. Det forsta sattet
baseras pa hur mycket féradlad biomassa som man kan fa ut i férhallande till
tillféord biomassa, biomassa till biobransle. Det andra sattet ar genom en
marginalverkningsgrad som tar hansyn till att det produceras mer an en
nytta. Alla verkningsgrader &r baserade pa en ingdende biomassa med en
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fukthalt p@ 50 % och pa det lagre varmevardet pa ingaende torrsubstans
(18,6 MJ/kg). Marginalverkningsgraden ar definierad som féradlad produkt
genom ingdende bransle kompenserad fér nettokonsumtion eller produktion
av el och eller bransle, t.ex. lignin, eller koks. El ar varderad 2,5 hdgre an
ingdende bransle. Denna vardering grundar sig pd att den alternativa
elproduktionen antas ha en verkningsgrad pa 40 % och &r i linje med andra
studier, t.ex. Hamerlink och Faaij (2001), Ahlgren m fl (2007), Ekblom m fl
(2005), dér man anvéander marginalverkningsgrad som matt. Vid berékningen
av marginalverkningsgraden har ingen hansyn tagits till mdjligheten att
producera fjarrvdrme. Vid genomgdng av de olika kombinaten senare i
rapporten kommer dock méjligheterna till att extrahera fjarrvdrme fran
processerna kommenteras.

I figur 1 visas marginalverkningsgraden som funktion av biomassa till
biobransle for olika processer foér att producera forddlade biobrdnslen fran
lignocellulosa. I figur 1 @r branslen avsedda framst for den stationdra sektorn
- pellets och bioolja - representerade med 6ppna symboler och brdnslen
framst tankta for transportsektorn representerade med fyllda symboler.
Vidare jamférs fristdende processer (Fri), processer som inte inbegriper
elproduktion, med kombinat (Komb) som inbegriper elproduktion. I kombinat
har det antagits att det fran forbranning bildas 30 % el och 65 % varme,
resterande 5 % ar forbranningsforluster.

Marginalverkningsgraden fér produktionen av pellets och bioolja i kombinat ar
ungefar lika kring 90 %. Den enda som utmarker sig ar ligninpelleten som ger
en lite hogre verkningsgrad. Detta beror pa att ligninet - restprodukt vid
etanol eller metan produktion via jasning eller rétning - redan har en
storleksférdelning som lampar sig for pelletsproduktion och den hogre
verkningsgraden &r en foljd av att ravaran inte behdver malas. Skillnaderna
mellan de olika processerna &r tydligare nar man tittar pd biomassa till
biobransle dar man kan se inverkan av processernas olika varmebehov, samt
for bioolja den kemiska begransningen fér processen. Den héga
marginalverkningsgraden som fas for dessa processer &r en direkt foljd av
mojligheten att anvdnda vdrmebehovet som en Idgtemperaturkélla eller
restprodukten som bransle (brannbar gas vid torrefiering och koks och
brannbar gas vid pyrolys) for elproduktion.

Fér produktion av brénslen som lampar sig fér transportsektorn ar bilden mer
komplex. Har sarskiljer sig endast metan via férgasning som visar bdde en
hogre verkningsgrad biomassa till biobransle och hogre
marginalverkningsgrad. Anledningen ar att metan ar ett @mne som bildas
naturligt om man tittar pa de kemiska jamvikterna och den vdrme som bildas
vid omvandlingen till metan kan darmed lattare tas tillvara fér elproduktion.
Dessutom &r koncentreringen av metan mindre energikrédvande an de olika
destillationsprocesserna som de flytande drivmedlen kraver. Vid samtidig
metan och elproduktion via férgasning ér marginalverkningsgraden mellan 65
och 75 % och omvandlingsgraden biomassa till biobrénsle drygt 60 %. Fér en
fristdende anlaggning sjunker denna med drygt 20 %, vilket beror pa att man
inte utnyttjar processens méjlighet att producera el fran den &nga som kan
produceras i processen.
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Alla de andra alternativen for att producera branslen for transportsektorn kan
nd marginalverkningsgrader mellan 45 och 55 % dar produktionen av etanol
via hydrolys och jdsning uppvisar storst spridning. Den stora spridningen for
etanol beror pa val av hydrolysmetod, metod fér koncentrering av etanol och
om man valjer att réta - producera metan - eller inte frdn den sockerrest som
inte kan jasas till etanol. Etanolen pavisar ocksd stérst skillnad mellan
fristdende och kombinat, vilket beror pd den stora mangd ldgtemperaturanga
som kravs for destillationen och den slutliga koncentreringen av etanolen. Ett
|Iagtemperaturbehov som kan tjana som lagtemperatursénka vid elproduktion.
Vid produktion av metan via rétning som i princip & samma process som
etanol via jasning pavisas inte alls samma spridning, vilket beror pad att for
denna process endast &r valet av hydrolysprocess som ger ndgon signifikant
paverkan pd den 6vergripande processen. Det ar en foljd av att rétningen
omvandlar nastintill allt socker till metan och att processen for
koncentreringen av metanet ar relativt enkel och energieffektiv. Vidare blir
det ingen storre skillnad mellan kombinat och fristdende, da vdrmebehovet av
|Iagtemperaturvdrme ar begrdnsad och darmed inte skapar ndgon varmesanka
for elproduktion.

Tittar man pa biomassa till biobransle &r skillnaderna betydligt stérre for alla
processer utom metan via férgasning. Har visar forgasningsprocesserna upp
till dubbel s hog verkningsgrad som de biologiska processerna - jasning och
rétning. Det beror pa att mdngden metan eller etanol som kan bildas via de
biologiska processerna begrénsas av andelen cellulosa och hemicellulosa i den
ingdende biomassan, dvs. den del av branslet som kan omvandlas till socker i
hydrolyssteget. Dessa processer har dock en fordel som inte kommer fram vid
denna typ av jamfoérelser, namligen att verkningsgraden &r oberoende av
ingdende fukthalt — oavsett bransle kommer brénslet att fuktas upp till 90 %
fukthalt innan hydrolysprocessen — och dessutom finns det en mdjlighet att
laka ut problematiska askkomponenter. Fdrdelen med det senare ar att
restprodukten, ligninet, blir ett biobrdnsle som kan forbrannas utan de
problem med tubpdslag, sintring och hégtemperaturkorrosion som man
annars vanligen associerar med biobranslen.

Ytterligare en sak som bdr noteras i figur 1 ar verkningsgraden for att
producera DME eller metanol dar man férst har producerat metan via indirekt
férgasning. Tanken ar har att man léangs en gasledning bygger att antal
mindre (40-100 MW,.q) metaniseringsanlaggningar dar gasen uppgraderas till
naturgaskvalité och transporteras via naturgasledningen till en stor (600 -
2000 MW,,4) DME eller metanolfabrik. Har blir béde verkningsgraden
biomassa till biobrénsle och marginalverkningsgraden motsvarande den man
far i en anldggning dar man producerar DME eller metanol direkt fran
biomassa.

I figur 2 ar brénslerelaterade kostnhaden och investeringskostnader for de
forédlade biobranslena presenterade. I den d&vre figuren visas den
branslerelaterade kostnaden kr/M]J som funktion av normaliserad
investeringskostnad kr/MW,,”®°. Den brénslerelaterade kostnaden &r den
rorliga kostnaden exklusive drift och underhallskostnader och &r berdknad
som kostnaden fér biomassa genom marginalverkningsgraden. Kostnaden fér
ingéende biomassa &r satt till 4,2 6re/MJlirsubstans, Vilket baseras pa det
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korregerade priset for skogsbranslen i Energilaget 2007 (170 kr/MWh fo6r
skogsbransle med 45 % fukthalt). Den réliga kostnaden visas d@ven som
kr/kWh (x 3.6), kr/liter bensin (x 30) och kr/nm3naturgas (x 35). Den
normaliserade investeringskostnaden baseras p&@ komponentkostnaderna for
en tankbar anldaggningsstorlek dividerat med anldaggningsstorleken foér
ingdende torrsubstans upphéjt i tva tredjedelar. Denna normalisering baseras
pa forhdllandet mellan reaktorernas ytarea - materialdtgdng - och
reaktorvolymen - effekt. For att relatera den till utgdende produkt
multipliceras den normaliserade investeringskostnaden med utgdende produkt
genom ingdende bransle till foradlingsprocessen upphdijt i tvd tredjedelar.
Observera att utgdende produkt genom ingdende brénsle till féradlingsprocess
inte behdver vara samma som verkningsgraden bransle till biomassa utan ges
av energibalansen for de olika processerna, vilken visas nedan i kapitel 2. Ett
exempel dar de inte ar samma ar for flera av de studerade etanolprocesserna
som kréver att mer bréansle gar till intilliggande férbrénningsanlaggning for att
producera den varme som behovs for processen an den varme som kan
produceras fran det ligningbransle som bildas som en restprodukt i processen.
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Figur 1. Verkningsgrad biomassa till biobransle vs. Marginalverkningsgrad fér
olika foradlade biobrénslen. Marginalverkningsgraden ar beraknad

n= Qprodukt /(Qingé’\ende bransle — Qéverskottsbrénsle - 2’5Qeléverskott ) Alla VerkmngSgrader ar

relaterad till det ldgre virmevardet pa torrsubstansen for en ingdende

biomassa med 50 % fukthalt. Fri star for fristdende, Komb kombinat, Rt
rétning av sockerrest, Ind indirekt férgasning och Susp star for
suspensionsférgasning.
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De branslerelaterade kostnaderna ar inverst proportionellt mot
marginalverkningsgraden vilket for pellets och bioolja resulterar i en
branslerelaterad kostnad p§ mellan 4,5 och 6 6re/MJ,.q processerna pévisar
dven en 18g investeringskostnad. I denna kostnad har ingen hansyn tagits till
kostnaden foér férbranningsanlaggningen som fdrser processen med dess
varme, vilken o6kar investeringskostnaden fér komplett kombinat med mellan
30 och 100 %.

Metan via indirekt férgasning far en branslerelaterad kostnad pa@ mellan 5 och
8 6re/MJpq, dar de lagre kostnaderna ar kopplade till samtidig elproduktion.
Har antas att den el som produceras kan saljas for 2,5 ggr branslekostnaden.
Den normaliserade investeringskostnaden for metan via indirekt férgasning ar
mellan 5 och 10 ggr investeringskostnaden foér att producera pellets eller
bioolja.

Oavsett 6vrig teknik kan man na en rorlig produktionskostnad pa mellan 8
och 13 6re/MJ], vilket aven galler DME och metanol fran metan som &r
producerad via indirekt férgasning. Har utmarker sig aterigen etanol som med
sin spridning i marginalverkningsgrad kan generera en branslerelaterad
kostnad pa allt mellan 8 och 20 6re/MJ, emedan metan via rétning hamnar
strax under 9 6re/MJ]. Fér bade etanol via jasning och metan via rétning
kraver hydrolysprocessen att man tillsatter stora mangder svavelsyra och
kalk, vilket i processen bildar gips som ar en saljbar produkt. Dock kravs att
det skapas en infrastruktur och produkter for att férsaljningen av gips ska ge
intdkter som tacker kostnaden for anvandning av syran och kalken. Om inte
gipsen generar ndgon inkomst dkar de rorliga kostnaderna med kring 50 %,
dvs den rorliga kostnaden for etanol 6kas till mellan 12 och 30 6re/MJy.q. FOr
enzymatisk hydrolys tillkommer &ven kostnader for enzymerna. Idag
berdaknas kostnaden for enzymerna motsvara 50 % av de rérliga kostnaderna,
men denna berdknas ha sjunkigt betydligt innan tekniken kommersialiseras.

Tittar man pa investeringskostnaderna for de olika teknikerna utmarker sig
suspensionsférgasning som &r mer &n dubbet s& dyr som indirekt férgasning
och mer an fyra ggr dyrare an en etanolanlaggning. I denna jamférelse ar inte
intilliggande forbranningsanlaggning som kravs for att producera varmen for
etanolanléaggningen medraknad. Den kommer  dock inte Oka
investeringskostnaden med mer an 10 till 20 %. F6ér DME och metanol via
metan fran indirekt forgasning &r den redovisade kostnaden enbart for
processen metan till DME eller metanol.

Den vanstra nedre figuren i figur 2 visar den investerings kostanden for att
producera olika féradlade branslen som funktion av anlaggningsstorlek. Vidare
visas lampliga storleksintervall for de olika teknikerna. Den fasta kostnaden
utslaget pa producerad produkt &r berdknad under antagandet att
anldggningen kors 6000 h per &r, vilket ungefar motsvarar den tid som det
finns avsattning for el i det svenska kraftsystemet. Vidare har en
aterbetalningstid pa 20 &r antagits och en réntesats pd 6 %. I figuren visas
aven den fasta kostnaden om drifttiden berégknas till 4500 h som motsvarar
den tid som det finns avsattning av varme i fjarrvarmesystemet i Sverige,
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Figur 2 Branslerelaterade kostnader (exklusive drift och underhdliskostnader)
och investeringskostnader for produktion av fordadlade biobranslen.
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samt 8000 h, vilket motsvarar att anldggningen kérs hela aret med
avstillning en manad fér revision. Utdver detta redovisas hur en héjning av
rantan fran 6 till 10 % paverkar den fasta produktionskostnaden kopplad till
investeringen. Den verkliga kostnaden for ett kombinat uppskattad till tvd ggr
kostnaden for anlaggningens komponenter, for vilken den normaliserade
kostnaden i fig 1 &r baserad. Detta ar kostnaderna fér byggnader,
projektering och ingenjoérsarbete.

For bioolja och pellets ar motsvarar investeringskostnaden mellan 1 och
2,5 6re/MJ och tankbar stolek pé anlaggning ar i intervallet 5 och 100 MWpoq
dar anlaggningar antagligen i huvudsak kommer att vara under 40 MW 4. FOr
etanol via jasning eller metan via rétning motsvarar investeringskostnaden en
produktionskostnad mellan 3 och 6 6re/MJ och téankbar anldggningsstorlek ar
under 150 MWy (Mmotsvarar ~ 450 MW ing%ende bransle). Metan via indirekt
férgasning motsvarar investeringskostnaden en produktionskostnad pa mellan
4 och 8 6re/MW,.q och tiankbara anlaggningsstorlekar ar under 300 MWpq
(motsvarar ~ 450 MW ingdende bransle). Investeringen motsvarar en
produktionskostnad for DME eller Metanol pé mellan 7 och 13 6re/MW,.,q och
skiljer sig inte om den produceras via indirekt eller suspensionsférgasning.
Daremot ar den indirekta férgasningstekniken begransad till storlekar kring
250 MW, (motsvarar ~ 500 MW ingdende brénsle) emedan det &r svart att
se en anldaggning som anvander suspensionsforgasning under 400 MW,
(motsvarar ~ 800 MW ingdende bransle). Att producera DME eller metanol via
metan producerad via indirekt férgasning i anldggningar pd éver 600 MW prod
ger en fast kostnad pa mellan 2 och 3 6re/MJ, eller omréknat till biomassa till
DME eller metanol, mellan 6 och 11 6re/MJ.

Den sammanlagda kostnaden (branslerelaterad + investering), figur 3, for att
producera olika foradlade branslena ar for:

e biopellets mellan 5,5 och 8 6re/MJ (20-29 6re/kWh), torrifierad
biopellets eller bioolja ar mellan 10 och 15 % dyrare.

e etanol via jasning kostar mellan 10 och 28 6re/MJ (37-65 6re/kWh,
310-540 ore/literpensin), OM man inte far avsattning for gipsen kan
kostnaden 6ka till mellan 14 och 39 6re/MJ (52-242 6re/kWh, 430-
1180 o6re/literpensin). Kostnaden reduceras med 3 till 10 % om
anlaggningen koérs 8000 h istallet fér 6000 h.

e metan via rétning kostar mellan 10 och 13 6re/MJ (37-48 6re/kWh,
311-400 6re/literpensin, 363-468 6re/nm3naturgas), vilket kraver att man
far avsattning fér den gips som produceras i processen, fas inte det
kan kostnaden o6ka till mellan 14 till 17 6re/MJ (52-63 6re/kWh, 430-
510 6re/literpensin, 500-610 6re/NM> auurgas)-

e metan via indirekt férgasning eller via suspensionsférgasning kostar
mellan 9 och 16 6re/MJ (33-56 6re/kWh, 275-470 6re/literpensin, 320-
550 6re/nm3naturgas). Kostnaden reduceras med 10 till 20 % om
anlaggningen kérs 8000 h istallet fér 6000 h.

e DME eller metanol kostar mellan 14 och 25 6re/MJ (48-89 6re/kWh,
410-740 ore/literpensin). Kostnaden reduceras med 10 till 20 % om
anlaggningen kérs 8000 h istallet fér 6000 h.

e DME eller metanol via metan fran indirekt férgasning kostar mellan 13
och 20 6re/MJ] (46-71 6re/kWh, 380-590 ore/literpensin). Kostnaden
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reduceras med 5 till 15 % om metaniseringsanlaggningen kdérs 8000 h
istallet for 6000 h.

De stora utmaningarna foér respektive teknik ar

e Produktion av biopellets @ar en mogen teknik och har ar det mer
utvecklingen av hantering och lagringsfragor som &r viktiga.
Framforallt &r det minimering av brandrisken vid lagring och hantering
av biopellets som &r en prioriterad fraga. For att 6ka verkningsgraden
ar utvecklingen av olika metoder fér 1dgtemperatur torkning det som
kan ge storst bidrag. Aven de generella fragestallningarna kring
forbranning av svarare biobranslen galler dven for biopellets.
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Figur 3 Sammanlagda kostnader (exklusive drift- och underhaliskostnader) for
produktion av férddlade biobrdnslen som 6re/MJ, 6re/kWh, 6re/liter bensin
och 6re per normal kubikmeter naturgas. Drifttid 6000 h/ar, avbetalning

20 &r, 6-10 % ranta, biomassapris 170 kr/MWh (skogsavfall 45 % fukthalt)
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Torrifierad biopellets ar en relativt okomplicerad teknik och har ar
istéllet fragetecknen kring marknaden fér denna produkt. Den fréga
som ar viktigast att besvara ar om marknaden &r villig att betala 10 till
15 % mer for en pelletsprodukt som ar lattare att lagra och mala. Den
milda vdrmebehandlingen paverkar inte askan utan behandlingen gér
endast att koncentrationen av aska 6kar med ca 15 % relaterat till den
brénnbara substansen. Det gér att de problem som géller for svarare
biobranslen aven galler eller férvarras vid anvandningen av torrifierade
biopellets.

Produktion av bioolja &r aven det en relativt okomplicerad teknik och
det stora fragetecknet &r kring vilken marknad som kan skapas for den
olja som produceras. Oljan ar korrosiv och &r inte lagringsbestandig.
Det gor att den kraver speciell efterféljande infrastruktur och eventuell
uppgraderingsanlaggning. Biooljan har dock en stor férdel gentemot
biopellets och torrifierad biopellets och det &r att den &r fri fran
problematiska askkomponenter och kan darmed férbrannas utan de
problem som vanlig biomassa ar forknippade med.

Metan via rotning. Vid rétning av lignocellulosa maste biomassan forst
hydrolyseras, dvs cellulosan och hemicellulosan maste férsockras. Det
ar i det steget den stora utvecklingspotentialen ligger. Det forsta
steget &r att ta fram metoder dér ligninet separeras fran
sockerlésningen direkt efter férsockringen av cellulosan och
hemicellulosan. Idag finns det tre huvudspar foér hydrolysprocesser dar
detta skulle vara méjligt, men det kommer att kravs att det utvecklas
produkter for att fa igdng en kommersiell produktion. Fér tva av
processerna — enzymatisk hydrolys och starksyra hydrolys - kravs
aven utvecklingen av nya processer. I kombination med hydrolysen ar
utlakning av problematiska askkomponenter ett av de andra viktiga
omradena dar en teknikutveckling &r énskvéard. Ett ytterligare
forskningsomrade ar att hdja temperaturen for rétprocessen till kanske
80-85 °C, sd att den varme som bildas i rétprocessen kan anvédndas
mer effektivt for att producera fjarrvarme eller varme fér torkning av
biobransle.

Etanol via jésning. F6r denna process anvands samma
hydrolysprocesser som for produktionen av metan via rétning och
utvecklingsbehoven ar de samma. For sjalva jasningen ar det
omvandlingen av pentossockren (sockerarterna som bildas fran
hemicellulosan) till etanol som fortfarande ar 1&g (kring 60 %) och
utvecklingen av nya jaststammar &r efterfragad. Den storsta
potentialen for att férbattra processens verkningsgrad ligger i att
utveckla nya processer for koncentreringen av etanolen. Idag anvands
tva efterféljande destillationsprocesser, vilken &r en robust och
driftsdker teknik, men energikravande. Ett forsta steg ar att byta det
andra destillationssteget till en molsikt, vilket markant héjer
processens verkningsgrad. Dock saknas fortfarande information om
molsiktararnas driftsakerhet och robusthet foér denna process, vilket
begrdansar inférandet av tekniken.

10
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Metan via indirekt férgasning. Indirekt férgasning dar gasen renas fran
tjara i en efterfoljande skrubber ar idag en bevisad och robust teknik
och de installationer som har gjorts har visat pa hog tillganglighet.
Osakerheten for denna teknik ligger istédllet i metaniseringssteget som
just nu ar i demonstrationsstadiet (1 MW,,.4) och darmed finns inga
riktigt sakra data for driftsdkerhet och robusthet for tekniken. For att
O0ka verkningsgraden och minska den rérliga kostnaden ar det aven
Onskvart att tjaran krackas termiskt istallet for att tvattas ur gasen i
en skrubber, vilket idag sker med t.ex. RME och som bidrar till en 6kad
rorlig kostnad for processen. Sammantaget kan man sammanfatta
forskningsbehovet for tekniken till att ta fram metoder for att
sakerstalla gasens kvalité innan den ndr metaniseringssteget och att
utveckla metaniseringsreaktorn. Den slutliga koncentreringen av
metanet dar framst koldioxid separeras frdn gasen &r vél utprovad
teknik. En ytterligare dnskvérd utveckling som skulle paverka
processens verkningsgrad positivt &r utveckling av ny 1dgtemperatur
torkning som skulle mojligéra ett 6kat uttag av fjarrvdarme fran
processen, alternativt medge metoder for att 6ka omvandlingen av
biobransle till metan.

DME eller metanol via indirekt forgasning. For sjdlva
forgasningstekniken géller samma som vid produktion av metan via
indirekt forgasning. Fér denna process maste gasen termiskt brytas
mer till en vatgas-koldioxidblandning, vilket kan géras genom att
partiellt branna gasen med hjalp av ren syrgas och darmed héja
temperaturen och sld sénder alla kolvdten som finns i gasen. Denna
process ar dock mycket energikravande och katalytiska metoder som
kan gora detta vid lagre temperaturer &r darmed efterfragade. Den
efterféljande syntesen dar gasen omvandlas till DME eller metanol sker
idag i reaktorer dar det ar svart att utnyttja den varme som bildas vid
omvandlingen. Fér metanol &r det antagligen svart att utnyttja denna
varme pa grund av jamvikten fér metanol som kraver en omfattande
recirkulationen av gasen i reaktorn fér att nd en hég omvandlingsgrad.
F6ér DME ar jamvikten mer gynnsam och har kan man se att mycket av
vdrmen som bildas vid omvandlingen skulle vara méjlig att atervinna.
En sddan atervinning kraver dock en utveckling av nya typer av
reaktorer.

Metan, DME och metanol via suspensionsférgasning. Har ar det sjalva
férgasningsprocessen som inte é&r demonstrerad och speciellt inte fér
samre biobranslen. Motsvarade anlaggningar for kol har visat sig att bli
ytterst komplicerade och i de fall man har optimerat processen mot en
hdg verkningsgrad har de haft stora problem med tillgangligheten.
Denna har férbéattrats, men har mycket kvar innan den nar den
tillganglighet man férvantar sig for t.ex. stor
forbranningsanlaggningar. Dess férdel och nackdel ar att tekniken
ldmpar sig for mycket stora anlaggningar helst stérre an 1000 MW
bransle, vilket gor att de lampar sig for platser dar man forlitar sig pa
import av stora mangder biomassa via bat, t.ex. Nederlanderna, men
for Svenska férhallanden med utspridda stora kallor av inhemsk
biomassa &r tekniken antagligen inte gangbar.

11
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DME eller metanol fran metan. Denna teknik &r tillgdnglig och det &r
mojligt att bygga anlaggningar som i bérjan framst anvander naturgas
som bransle och som dérefter gradvis dvergar till metan producerad
fran biomassa. Har &r det framst regelverket kring hur en sadan
konstruktion ska hanteras som &r fragetecknet och ett regelverk kring
forsaljning av gron metan i naturgasnatet motsvarande det regelverk
som finns for forsaljning av grén el i elsystemet maste skapas om
denna I6sning ska bli realiserbar.

12
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2 Energikombinat deras uppbyggnad
och energibalans

Fér omvandling av biobranslen baserade pa lignocellulosa, hddanefter kallade
endast biobranslen, finns en mangd olika processalternativ och det kan ofta
forefalla komplext att bedéma och jamfora de olika alternativen. Om man
tittar ndrmare pa grundprocesserna blir komplexiteten dock inte lika
omfattande. Generellt kan man dela in produktion av alternativa drivmedel
frdn biomassa i tre steg; 1. forberedande omvandling, 2. reformering och 3.
uppgradering (koncentrering). Figur 4 sammanfattar de olika processerna for
den férberedande omvandlingen tillsammans med den arbetstemperatur som
de arbetar vid. Temperaturintervallet centralt fér bedémning av de olika
processernas mdjligheter p@8 en marknad. Figur 5 visar de vanligast
forekommande reformerings- och uppgraderingsprocesserna, alltsd processer
som bedéms fa en ©6kad betydelse i det svenska energisystemet fram till
2020/2030. De komponenter som ar undersodkta i denna rapport ar

® Flisning och eller malning, syftet med processen &r att ge branslet en
lamplig storleksférdelning for efterféljande processer
(temperaturomrade ej relevant da det &r en mekanisk process).

® Torkning i temperaturomradet 30 till 130°C (baserat pa brénslets
temperatur) med syfte att torka och preparera branslet for
efterfoljande processer. Féljs torkningen av pelletering/brikettering fas
en for kombinatet saljbar produkt.

® Hydrolys (svagsyra, svagsyra+enzymatisk, starksyra) i
temperaturomrade 80 till 240°C med syfte att dela upp biobrénslet i
bestandsdelarna cellulosa, hemicellulosa och lignin, samt att omvandla
cellulosan och hemicellulosan till hexos- respektive pentossocker.
Produkterna blir lignin som kan sdljas som ett bransle, eller som kan
anvandas internt i kombinatet, samt en sockerlésning som kan
féradlas vidare genom jasning eller rétning till etanol och/eller biogas.

® Torrefiering (“torrefaction”) i temperaturomradet 250 till 300°C. Har &r
syftet med processen framst att producera ett mallbart bransle for att
ersatta kol i pulverbaserade processer (kolpulvereldning).

® Pyrolys i temperaturomradet 500 till 550°C med syfte att producera en
tjockoljeliknande produkt foér att ersatta tjockolja i till exempel
vdrmecentraler eller, vad som troligtvis ar mer intressant, for
efterféljande uppgradering till olika petroleumprodukter i ett
oljeraffinaderi. En restprodukt fran processen &r koks som till stor del

13
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ocksa innehaller biobrénslets naringsamnen, vilken kan aterféras till
jordbruket som den ar eller anvédndas som ett hdgkvalitativt bransle,
dvs ett lagringsbarhet, malbart, torrt bransle med hogt varmevarde.

Fluidbaddférgasning i temperaturomradet 750 till 900°C. Denna
process syftar till att omvandla branslet till en brannbar gas.
Temperaturen vid vilken férgasningen sker medfér att gasen kommer
att innehdlla stora mangder latta kolvaten och i manga fall ldngre
kolvaten (tjdror). Gasen kan forbrannas direkt i narstdende anléggning
och ersatta gas, olja eller kol, eller vilket bér vara ett mera intressant
alternativ, reformeras till ren metan eller uppgraderas till en ren
syntesgas.

Reformering i temperaturomrddet 900 till 1200°C. Detta innebér en
omvandling av gasen innehdllande kolvaten (frdn ovanstdende
forgasningsprocess) till syntesgaskvalité, dvs en blandning av framst
kolmonoxid och védte, samt beroende p& process olika mangder
vattendnga och koldioxid. Syntesgas ar grunden fér produktionen av
flytande kolvaten till exempel metanol, DME (dimetyleter) och FT-
diesel.

Suspensionsférgasning i temperaturomradet 1050 till 1200°C (i vissa
fall upp till 1300-1400°C). Syftet med denna process ar att omvandla
allt ingdende brénsle direkt till ren syntesgas (alltsd utan krav pa
efterféljande reformering), vilket ofta kraver temperaturer i den 6vre
delen av det angivna temperaturintervallet.
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Figur 4 Forberedande omvandlingsprocesser for lignocellulosabaserade
biobranslen och dess temperaturintervall.
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Syntesgas —————> Vatten-gasskift — Reformering ————> DME,Metanol / gasseperation ——> DME/metanol
(CO,H,,C0,,H,0)
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Gasrening > Metanisering —> Metan/CO, separation —> Metan

!

Koks (endast vid Processintegrerad varmeproduktion
indirekt forgasning)

Kolvaterik produktgas Gasformigt brénsle for narliggande processer

Pyrolysolja (bioolja) Oljeraffinaderi Petroleumprodukter
. Substitution av brannolja
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eller till suspensionsférgasning
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Brikettering eller pelletering Transporterbart och lagringsbart
bransle till férgasning eller forbranning

Figur 5 Omvandling av férbehandlade biobranslen till olika slutprodukter.
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2.1 Produktion av branslen fér stationara tillampningar,
biopellets, torrifierad biopellets och bioolja

Principiellt processchema fér att producera biopellts, torrifierad biopellets eller
bioolja visas i fig. 6. For alla dessa foradlade biobrdanslen behdver man
forbehandla branslet genom att hacka eller mala ner branslet till lamplig
storlek. Efterféljande steg for biopellets och torrefierad biopellets ar att
brénslet torkas i en brénsletork. Viarmen fér torkningen kommer frédn en
extern férbranningskammare. For biopellets gar det torkade brénslet vidare
till pelletering emedan for torrefierad biopellets krdavs en ytterligare
varmebehandling innan pelleteringen. Varmen for denna vytterligare
varmebehandling kommer fr&n samma férbréanningskammare som producerar
varme for torkningen och branslet som anvdnds ar den brannbara gasen som
man driver av vid varmebehandlingen. Vid pyrolys kan man valja att torka
branslet forst, men mer troligt ar att det fuktiga biobrdanslet matas till en
motsvarande reaktor som vid torrefiering, men varms branslket upp till en
hégre temperatur. Vid vdrmebehandlingen produceras férutom den
eftertraktade biooljan aven koks och brannbargas som man branner i den
externa férbranningskammaren for att producera den varme som krdvs for
processen. Oljan tvadttas ur gasstrommen i en skrubber.

I Rokgas
R Brannkammare / L
Sekundérbrénsle _ S ‘ Elffjarrvarme

Varme
1V'eirme I Gas/koks
Primérbrénsle

» Malning / "Torrefiering” » Bioolja
ev. Tork ”Pyrolys”

Pelletering / Biopellets,
brikettering Torrefierad biopellets

Figur 6 Processteg for att biopellets, torrefierad biopellets eller pyrolysolja

I fig 7 ar energibalansen, samt marginalverkningsgraden fér de processer som
drivs fristdende (Fri) - utan elproduktion - och de med elproduktion -
kombinat (Komb). Detaljer kring processerna finns redovisade i bilaga 5.1 och
5.2. I fig. 7 ar resultaten presenterade i tre staplar dar den fdrsta visar
bransle till féradlingsprocessen (primarbransle), samt det extra bransle som
behdévs fér att producera den varme och el som behdvs fér processen
(sekundarbransle). Den andra stapeln visar processens energistrommar, som
producerat bransle, Ooverskott av el fér kombinat, elbehov, extern
varmeforiust for el producerad i extern anldaggning - kan potentiellt anvandas
for fjarrvarmeproduktion -, processens varmebehov - framst kopplade till
torkningen av brdnslet -, samt férbranningsfériuster - framst rokgasforluster.
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Stapel 1: Visar bransle
som behdvs for att driva
processen. Dér den forsta
delen &r brénsle som
allokeras for att
producera det
efterfrigade brénslet och
den andra delen &r det
extra bransle som behévs
for att driva processen.
For fristdende processer
inkluderas brénsle for att
producera den el som
processen konsumerar

Stapel 2 (Anvénds endast for
férgasningsprocesserna och
DME och metanol fran
metan): Den visar hur
brénsle och energifléden
delas upp inne i processen .

Stapel 3 eller 2 for alla
processer utom forgasnings-
processerna och metanol och
DME fran metan: Visar hur
de slutgiltiga brénsle- och
energiflodena ut fran
processen.
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bréansle &r biomassa med 50
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varmevarde pa
torrsubstansen pa 18,6 J/kg.

Forklaring till de olika
fargerna i Stapel 1/
Stapel 2/ Stapel 3/
Stapel 4.

Stapel 4 (eller 3): visar den
resulterande
marginalverkningsgraden for
processen. For etanol visas
tvd marginalverkningsgrader
beroende p& om man rétar
den sockerrest som bildas
eller ej.
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Figur 7 Energibalans och marginalverkningsgrad for olika satt att producera,
biopellets, torrefierad biopellets och bioolja. Fri, fristdende anldggning utan
elproduktion, Komb anldggning med elproduktion.

Att notera i fig 7 ar att ar att varmesdnkan for biopellets- och torrifierad
biopelletsprocesserna mer eller mindre motsvarar den vdrmesanka som
behdvs for att producera den el som behdvs fér processen. Man kan aven
observera att den brannbara gasen som produceras vid torrefieringen, nastan
racker till for att driva processen och att nastan inget extra bransle maste
tillféoras. For produktion av bioolja ar processen mer integrerad och ett
kombinat &r nédvéndigt for att utnyttja det ingdende branslet pd ett bra sétt.
I denna process dverstiger den kemiskt bundna energin lagrad i koks och
brannbar gas den varme som behdvs fér processen, vilket gor att det i
processen bade kan produceras el och fjarrvdrme. Vid integration av
pyrolysprocessen med en férbranningsprocess maste man dock ta hansyn till
varmebalansen mellan de tva processerna, vilket reducerar andelen
pyrolysolja i forhallande till el och vdrme som man kan ta ut fran processen.
Detta galler framforallt om pyrolysreaktorn matas med fuktiga branslen.
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2.2 Produktion av etanol via jasning eller metan via
rotning

Principiellt processchema for att producera etanol via jasning eller metan via
rétning fran lignocellulosa visas i fig. 8. Vid alla dessa processer forbehandlas
branslet genom att det forst malas ner till lamplig storlek innan det fuktas upp
till en fukthalt pa kring 90 % och gar in i ett férsta hydrolyssteg. I denna
rapport har tre olika hydrolysmetoder studerats alla baserade pa svavelsyra
som hydrolysagent. Den bedémning som har gjorts ar att dessa de mest
troliga for framtida etanol- och metanproduktion fran lignocellulosa. De tre
metoderna ar svagsyra hydrolys, svagsyra hydrolys med efterfdljande
enzymatisk hydrolys och starksyra hydrolys. Skillnaden mellan den forsta och
de tvd senare &r mangden cellolusa som &r méjlig att bryta ner till
hexossocker och skillnaden mellan de tvd senare &r metoden som medger
detta hdoga utbyte. De utmaningarna som ar kopplade till det héga utbytet ar
for det foérsta fallet, den enzymatiska hydrolysen, att hitta och producera
lampliga enzymer och det andra fallet, starksyra hydrolysen, att hitta en
lamplig metod for att atervinna syran i processen. Fér kommersialiseringen av
de tre hydrolysteknikerna &r svagsyra hydrolys och starksyra hydrolys bada
pd vag att ldmna demonstrationsstadiet och man har pdbérjat byggandet av
fullskaleanlaggningar (20-50 MW ingdende brénsle), emedan motsvarande
steg for den enzymatiska hydrolysen fortfarande &r minst 5 till 10 ar bort.

Efter de hydrolysprocesserna som har studerats har separeras ligninet ut fran
sockerldsningen och om det ska sdljas som bransle, torkas det och pelleteras.
En stor férdel med syraprocesserna ar att det finns mdéjlighet att laka ut
problematiska askkomponenter innan hydrolysen och att ligninet som
produceras blir ett biobrénsle utan manga av de foérbranningsrelaterade
problem som &r associerade med olika biobrdnslen. Sockerldsningen gar
vidare till en detoxifieringsenhet dar den syra som inte 3atercirkuleras i
processen separeras ut med hjalp av kalciumkarbonat och bildar gips. Den
pH-justerade sockerlésningen gar darefter in i en jas- eller rotkammare dar
sockerarterna omvandlas till etanol eller metan. Vid jasning till etanol ar det
problematiskt att fa en bra omvandling av framst pentossockren - de sockren
som bildas frdn hemicellulosan -, vilket resulterar i en sockerrest som &r
blandad med etanolen som lédmnar jaskammaren. For rétningsprocesserna ar
omvandlingen av de bada sockerarterna nastan fullstandig, vilket goér det
attraktivt att satta en rétkammare efter etanolprocessens fér att omvandla
sockerresten till metan. Etanolen som léamnar jasreaktorn ar utspadd med
vatten och behéver koncentreras, vilket sker i tva steg. I det férsta steget
koncentreras etanolen till cirka 95 % genom destillation. I det andra steget
koncentreras etanolen till nédstan 100 % med hjalp av azeotropdestillation
alternativt med en molsikt. Metanet som lamnar rétkammaren ar en
blandning av koldioxid och metan, dar koldioxiden separeras frdn metanen
forslagsvis med hjalp av en vattenskrubber som arbetar vid ett férhojt tryck. I
de processforslag dar metan produceras frdn  sockerresten  vid
etanolproduktion, antas metan-koldioxidblandningen férbrannas direkt fér att
producera den varme eller den el och varme som behdévs for etanolprocessen.
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Figur 8 Omvandling av biomassa genom hydrolys och anaerobaprocesser till
ligninbransle, etanol och eller metan.

I fig 9 ar energibalansen, samt marginalverkningsgraden fér produktion av
etanol redovisad fér de olika processerna dels om de drivs som fristdende
processer (Fri) utan elproduktion och dels med elproduktion som kombinat
(Komb), dessutom jamfdrs processer dar det sista koncentrationssteget sker
med hjélp av en molsikt (Molsikt) eller med traditionell azeotropdestillation,
samt om man roétar sockerresten (Ro6t) eller inte. Detaljer kring processerna
finns redovisade i bilaga 5.2. Resultatet ar redovisade fig. 9 i form av fyra
staplar dar den forsta visar bransle till foradlingsprocessen (primarbransle),
samt det extra brdansle som behdvs fér att producera den varme och el som
behdvs for processen (sekundarbransle). Den andra stapeln visar processens
energistrommar, som producerad etanol, producerad lignin, sockerrest,
varmefériust for jasprocessen, elbehov, dverskott av el for kombinat, extern
varmefériust for el producerad i extern anldaggning - vilken potentiellt kan
anvandas for fjarrvarmeproduktion -, processens varmebehov - vilken for
dessa processer framst ar kopplade till destillationen fér att koncentrera
etanolen -, samt processens varmeforluster - framst forbranningsfériuster for
att producera den vdrme eller el och virme som processen kraver. De tva
sista staplarna ar berdknad marginalverkningsgrad for processen den férsta
av staplarna visar marginalverkningsgraden nar sockerresten Ilamnar
processen som en forlust och den sista stapeln visar marginalverkningsgraden
nar man lagger till en rétkammare och producerar metan fran sockerresten.

Att notera fran energibalanserna &r att anvdndningen av molsikt kraftigt
reducerar varmebehovet for destillationen. Genom att Iagga destillationen vid
ett forhojt tryck skulle det finnas det finnas en mdjlighet att dtervinna en stor
del av denna varme som fjarrvarme. Detta kraver dock en 6kad insats av el
och varme. Man kan d@ven se hur mycket extra etanol som kan produceras om
man anvander sig av starksyra hydrolys eller svagsyra med efterféljande
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enzymatiska hydrolys jamfért med svagsyra hydrolys. Genom att jamfoéra
ligninresten i stapel tvd med behovet av extra brénsle i stapel ett kan man se
for vilka kombinat som ligninaterstoden kan técka processens varme, eller el
och varmebehov. Jasférlusten ar den varme som avges i jasreaktorn. Den
vdrme som bildas vid jasningen och behdéver kylas bort ar i
temperaturintervallet 10 och 30 °C och blir en férlust for processen. Vidare ar
det vart att notera att processens stora varmebehov skapar en stor
varmesanka for elproduktion. Det goér att elproduktionen i ett kombinat kan
uppgd till ca 50 % av etanolproduktionen, vilket gér att en relativt hog
marginalverkningsgraden kan uppnas trots processens stora vdrmebehov. Om
man jamfér med eller utan rétning av sockerresten &r energiinnehdllet i
sockerresten inte forsumbar utan inférandet av en rétkammare okar
marginalverkningsgraden foér processen med mellan 10 och 20 %.

I fig 10 a@r motsvarade energibalanser, samt marginalverkningsgraden for
metanproduktion via rotning presenterade, samt produktion av ligninpellets
fran ligninresten efter hydrolysprocessen. Staplarna &r de samma som for
etanolproduktionen i fig 9, men allt socker rotas sa for detta fall blir det bara
en marginalverkningsgrad. Jamfér man fig 9 med fig 10 kan man se
metanproduktionens dkade elbehov jamfort med etanolproduktionen, vilket ar
en konsekvens av trycksdttningen och koncentreringen av metanet.
Varmebehovet fér metanprocessen ar framst kopplad till hydrolysprocessen
och ar densamma som for etanolprocessen. Det goér att man kan dra av
metanprocessens vdrmebehov fran varmebehovet for destillationen for
etanolproduktionen i fig. 9 och f3 en kénsla av vilken potential som finns for
nya koncentrationsmetoder fér etanolen. Rétningen kan ske vid temperaturer
pa upp till ca 70 °C, vilket gor att roétférlusten som ar presenterad i den andra
stapeln kan vara anvandbar fér uppvarmning och darmed inte nédvandigtvis
vara en forlust fér processen. Vid rétning ar det endast starksyra hydrolysen
som ar upptagen som kombinat, vilket beror p& att bade svagsyra hydrolys
och svagsyra hydrolys med efterféljande enzymatisk hydrolys kraver
hégtrycksanga, vilken gér det mindre intressant att koppla en elproduktion till
dessa processer. Starksyra hydrolysen daremot sker vid en betydligt lagre
temperatur (100 °C), vilket kan motivera en motrycksprocess.

I fig 10 ar energibalansen och marginalverkningsgraden fér produktion av
ligninpellets dven inkluderad. For dessa processer motsvarar processerna for
produktion av biopellets ovan, med den skillnaden att ligninet alltid kommer
att komma in till processen med en fukthalt kring 50 % och att ligninet redan
fran bérjan har en storleksférdelning som &r lamplig for pelletsproduktion.
Detta gér att elkonsumtionen fér processen minskar och att man kan fa en
lite hdgre marginalverkningsgrad fér produktionen av ligninpellets an fér
biopellets. Fér kombinat med starksyra blir produktionen av ligninpellats
speciellt fordelaktig d& denna process producerar ett virmedverskott som
tacker varmebehovet for torkningen av ligninet och ger dédrmed en extra hég
marginalverkningsgrad.
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Energibalans normerad motingaende primarbransle
/Marginalverkningsgrad baserad patorrsubstans

M Primérbransle/Produkt/Marginalverkningsgrad M Sekundérbrinsle/lignin/-

M -/Sockerrest/- -/Rotforlust/-

M -/Overskottsvirme/- i -/Overskottsel/-

M -/Elbehov process/- M -/Extern varmeforlustelproduktion/-
u -/Varmebehov process/- M -/Varmeforlust process/-

Figur 10 Energibalans och marginalverkningsgrad for olika metan via
rétningsprocesser, samt produktion av ligninpellets.

2.3 Produktion av metan, DME eller metanol via
férgasning

Principiellt processchema for produktion av metan, DME och metanol via
indirekt férgasning ar presenterad i fig. 11. Har hackas branslet forst upp och
torkas innan det gdr in till forgasningsreaktorn. Det brénsle som inte
omvandlas i férgasningsreaktorn - koksen - transporteras till
forbranningsreaktorn dar det forbranns tillsammans med eventuellt
sekundarbranslet for att producera den varme, eller el och vdrme som behdvs
for processen. Gasen som produceras gar vidare till gasreningen. Fér detta
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steg har tre olika alternativ undersdkts. Det forsta alternativet och den
tekniskt mest robusta l6sningen dr att anvanda en oljeskrubber dar tjarorna
tvdattas ut med hjalp av en olja. Oljan och tjaran forbrannas darefter i
forbranningsreaktorn. Metoden lampar sig bra fér att producera en gas
lamplig for produktion av metan. Den andra metoden som ocksa lampar sig
for metan &r att anvdnda nagon typ av katalysator for att bryta ner tjarorna
till kortare kolvaten. Denna teknik har dock fortfarande inte lamnat
utvecklingsstadiet. Den sista metoden for gasrening som har studerats i
denna rapport ar att anvdnda ren syre frdn en syrgasfabrik for att hoja
temperaturen och bryta ner alla kolvaten till vatgas och kolmonoxid - bilda en
ren syntes gas -, vilket ar en forutsattning for att producera DME eller
metanol. Efter reningen av tjdror maste gasen renas fran framst svavel och
partiklar innan gar vidare till syntesreaktorn dar den efterfrdgade produkten
bildas. For produktion av metan sker trycksattningen av gasen efter
syntesreaktorn och gasen tvittas fran koldioxid pa motsvarande sitt som vid
rotningsprocesserna. Vid produktion av DME eller metanol trycksatts gasen
innan den gar in till syntesreaktorn och den efterfragade produkten
koncentreras darefter genom en destillationsprocess. Speciellt fér metanol ar
att det inte mdjligt att omvandla all syntesgas till metanol, vilket gér att man
har ett val hur I&ngt man vill driva denna process. Driver man den till 60-
70 % omvandling blir restgasen av sadan kvalité att man kan tanka sig att
branna den i en gasturbin. En Il6sning som férbattrar processens
verkningsgrad.

I fig.12 visas motsvarande processchema for produktion av metan, DME eller
metanol dar man istéllet fér att anvanda en indirekt forgasare anvander sig av

l 1
- I\
El -7 AsU : CH4eller
| ! DME/metanol
)
7

CH4/Cc02
Flisning/ » . . » Tjarkrackning » Metanisering/ separering
Torkning Forgasning Gasrening Syntesreaktor » eller

destillation

Primar-
bransle

Sekundar- Forbrannings- ‘ e o
bransle » reaktor El/fjarrvarme/anga

Figur 11 Schematiskt processchema for indirekt férgasning med efterféljande
uppgradering av gasen till metan, metanol och DME, (ASU ar syrgasfabrik
vilken behovs vid produktion av ren syntesgas).
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en suspensionsforgasare. Skillnaden mot den indirekta forgasaren ar att
forgasningen sker vid hogt tryck och att varmen for processen produceras i
forgasningsreaktorn, till vilken man tillsdtter ren syrgas fran en syrgasfabrik.
Férgasningen sker vid en s@ hég temperatur att alla kolvédten bryts ner till
vatgas och kolmonoxid - bildar en ren syntesgas - och processen kraver
darmed ingen nedstroms tjarrening som ar fallet for den indirekta forgasaren.
Daremot maste gasen precis som vid indirekt férgasning renas fran svavel,
partiklar och andra sparamnen innan den gar vidare till syntesreaktorn dar
den efterfragade produkten bildas. Koncentreringen av produkten sker pa
samma satt som i den indirekta forgasningsprocessen. Behovs extra bransle
for processen ar det har antaget att denna produceras genom att bréanna av
mer bransle i fdrgasningsreaktorn och inte genom att kompletterar
anlaggningen med en separat panna.

Metan eller
DME/metanol

L)

CH4/C0o2
Flisning/ » . . » . » Metanisering/ separering
Torkning Forgasning Gasrening Syntesreaktor » eller

destillation

Primér-
bransle
och
sekundar-
bransle

Figur 12 Schematiskt processchema for suspensionsférgasning med
efterféljande uppgradering av gasen till metan, metanol och DME.

I figur 13 ar energibalanserna och marginalverkningsgraderna fér de olika
studerade processer presenterade. Detaljerad beskrivning av processerna
finns i Bilaga 5.4 och 5.5. Energibalansen ar redovisad i tre staplar, dar den
forsta visar primarbransle, samt eventuellt det extrabransle som behodvs for
att producera den el eller den varme som processen kraver och som inte kan
dtervinnas fran sjélva processen. Den andra stapeln visar energibalansen for
omvandlingsprocessen och visar pa producerad produkt, vdrme som
produceras i syntesreaktorn, vdrme som kan &tervinnas vid kylning av gasen
efter férgasaren, den varme som inte kan atervinnas vid kylningen av gasen,
kemiskt bunden energi i det bransle (framst koks) som I|amnar
forgasningsreaktorn, samt processens behov av extra bransle. Den tredje
stapeln visar produkt, varmedverskott, eldverskott, elbehov, extern
varmefériust vid produktion av el - kan anvandas for fjarrvarme produktion -,
processens varmebehov, samt varmefoérliuster kopplade till
forbranningsprocessen, sytesreaktor och gaskylningen. Den sista stapeln visar
processens marginalverkningsgrad.
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Att notera i fig 13 ar framforallt behovet av extra bransle for
suspensionsférgasningsprocesserna, vilket beror pa processernas stora
elbehov samtidigt som det &r begrinsade médjligheter att atervinna vdrme
fran processen. Detta kan man &dven se om man tittar pa produkt plus
varmeavgivningen i syntesreaktorn, vilket ar ett matt pa den kemiskt bundna
energin som ar lagrad i gasen som lamnar forgasningsreaktorn och som foér
suspensionsférgasaren ar betydligt hdogre an for den indirekta forgasaren. Det
betyder att suspensionsférgasningsprocessen kommer fa en hogre
marginalverkningsgrad an den indirekta forgasningsprocessen om man har
tillgang till ett torrt bransle, t.ex. biopellets eller torrifierad biopellets. Vid
produktion av metan kan man se hur utvecklingen av katalytisk tjarrening
Okar utbytet av produkten och minskar forlusterna i processen. Vidare ses att
processens varmebehov ger ett underlag for att producera den el som behdvs
for processen, samt ett litet eléverskott. Ytterligare observationer ar att de
indirekta forgasningsprocessernas elbehov ar betydligt lagre @n de andra
processerna, vilket dr en konsekvens av att processen sker vid 13gt tryck utan
nagot behov av ren syrgas. Annars ar det framst metanolprocessen som
utmarker sig och har ar det hur man hanterar den gas som inte omvandlas till
metanol. I detta arbete har utbytet till metanol inte optimerats, utan
omvandlingen har drivits sa 1&ngt att den resterande gasen fortfarande har ett
tillrackligt hégt varmevarde sd att den latt kan férbrénnas. Har har tva fall
jamforts dar det forsta fallet innebar att gasen eldas direkt i
forbranningsreaktorn och producerar varme, eller el och varme. Genom att
introducera en gasturbin kan man o6ka eldverskottet pd bekostnad av
varmeoverskottet. Om det ar I6nsamt eller inte att introducera en gasturbin
bestdms av de extra intédkterna som den 6kade elproduktionen kan innebara.
En stor anledning till skillnaden i marginalverkningsgrad mellan metan och
DME eller metanol ar férutom det mindre elbehovet fér processen och
mojligheten att dtervinna varmen i syntesen. Har kan den vdrme som bildas
vid metaniseringen anvandas for att producera hégkvalitets anga, men den
varme som bildas i DME eller metanol reaktorn &r betydligt svdrare att
dtervinna. Har kan man se en framtida utveckling dar denna varme forst
anvandas for t.ex. torkning eller destillation och darmed minska behovet av
|I&gtemperatur varme. En ytterligare detalj som man bor observera &r den
lagre vérmeavgéngen vid metanisering frdn den indirekta féorgasningen
jamfért med suspensionsférgasningen, vilken beror pa att man vid den
indirekta férgasningen redan har metan som en produkt fran férgasningen
och som darmed inte behdver 3&terbildas. H&r skiljer sig de tva
fdrgasningsmetoderna at, vilket &r en konsekvens av att man vid
suspensionsforgasningen bryter ner alla kolvdaten som bildas naturlig vid
avgasning av biomassa till vatgas och kolmonoxid.
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2.4 Produktion av DME eller Metanol via metan fran
indirekt férgasning

Principiellt processchema fér att producera DME och metanol fran metan ar
presenterad i fig. 14. Denna process ar i princip den samma som
suspensionsférgasningsprocessen, skillnaden ar att brdanslet kommer in som
en ren gas bestdende av i huvudsak metan. Denna reformeras med hjilp av
syrgas Over en katalysatorbadd, vilket forenklas av att det inte finns nadgra
svavel eller andra problematiska féreningar i gasen. Denna process ar redan
idag vanlig i kemi och raffinaderiindustrin. Genom den héga kvaliteten pa den
producerade syntesgasen kan framférallt metanolprocessen drivas langre och
den mojliga skalan for denna produktion medger mer avancerade
syntesreaktorer. Med utgangspunkt fran de verkningsgrader som rapporteras
for DME produktion fran naturgas kan man dra slutsatsen att man har lyckats
atervinna en del av den varme som bildas i syntesreaktorn.

I fig. 15 @r energibalanserna och marginalverkningsgraden for att producera
DME och metanol fr&n metan (naturgas) representerade. Vérdena &r att
betrakta som ungefdrliga och &r uppskattade utifran rapporterade
verkningsgrader for “state of the art” anlaggningar. Har kan man notera den
effektiva varmedtervinningen fran gaskylningen och att metanolprocessen &ar
associerad med betydligt hégre varmeforluster.

DME/metanol

1

Metan » Forgasning » Syntesreaktor » Destillation

Figur 14 Schematiskt processchema fér produktion av DME och metanol fran
metan.
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1,8
M- /- /Varmeforlust process /-
1,6 i
-/ -/ Varmebehov process/ -
W - /- / Extern varmefoérlust elproduktion /
1,4 R
i -/-/Elbehovprocess/ -
1,2

M - / Sekundarbrénsle/ Overskottsel / -

M -/ Bransletill férbranning /
Overskottsvirme /-

M - /Koks-, samt varmeforluster gaskylning
o
M - / Varmeatervinning gaskylning /- / -

M Sekundérbriansle / Varmeavgivning
syntes/- /-

M Primérbrénsle / Produkt / Produkt /
Marginalverkningsgrad

Energibalans normerad mot ingaende primarbransle
/Marginalverkningsgrad baserad pa torrsubstans

Figur 15 Energibalans och marginalverkningsgrad fér DME och metanol
producerad fran metan.
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3 Beskrivning av energikombinatens
ingdende komponenter

3.1 Flisning och eller malning

Alla omvandlingsprocesser (figur 4) kraver att biomassan ges en lamplig
storleksfordelning.  Vilken storleksférdelning som  efterfragas &r en
optimeringsfraga for kombinatet. I manga fall ricker den storleksreduktion
som ar gjord i samband med att bréanslet gjordes transporterbart (t.ex.
flisning), men manga processer krdver ytterligare insatser. Ju snavare
storleksférdelning och desto rundare brdnslet gors desto mindre problem kan
man férvénta sig i kombinatet. Arbetsinsatsen att dstadkomma detta maste
dock stdllas i proportion till hur mycket omvandlingsprocessen i kombinatet
forenklas och aven till hur mycket bransletransporten forenklas.
Energidtgangen for flisning/malning &r en funktion av storleksreduktionen, dar
malning till ett fint pulver med en partikelstorlek 100-300 um ar kraver el
motsvarande 0,5-1,2 MJ/kges (0.03 - 0.06 W/W,) (Bergman et al 2005).
Okas partikelstorleken till drygt 1 mm reduceras energikonsumtionen till 0,1-
0,4 MJ/kgys(0.005 - 0.02 W/Wts) och néjer man sig med att endast flisa
brénslet blir energidtgangen férsumbar 0,001 - 0,01 M1/kgws(~0 W/W,) enligt
data fran flishuggar och krossar tillgidngliga pd@ den svenska marknaden,
LantbruksNet 2008). Energidtgdngen fér malning av biobrénslen till pulver
Okar aven med 6kande fukthalt.

Malning av biobranslen till finare fraktioner ar problematiskt och har finns
antagligen en stor utvecklingspotential. De kvarnar som finns idag ar inte i
grunden utvecklade for att med en hog energieffektivitet mala biomassa.
Utvecklingen har i manga fall istéllet varit baserad pd de kvarnar som
anvands i kolindustrin. Kol ar dock mycket ldttare att mala och har inte
samma tendens att “smalta” nar de utsatts for tryck. For att anpassa
biomassan fér kolkvarnar kan man fdrkola biobranslet via torrifiering
(beskrivs nedan), vilket reducerar mangden el som behdvs fér malning till
200-300 pum fran 0,5-1,2 MJ/kges till 0,04-0,2 MI/KGfsrkoinat bransle (Observera
dndringen av enhet).!

Kostnaden fér malning &r i storleksordningen 5 % av kostnaden fér en tork,
Hamelinck and Faaij 2001.

C~ 14 P % kr
C/P ~ 14 P "% kr/W,

3.2 Torkningsprocesser

Denna del avser processer dar vatten avldgsnas fran ett material genom
termisk behandling. Detta innebdr att vdrme tas fran omgivningen for att

! ts &r relaterat till torrsubstans ar det relaterat till ndgot annat &r det givet som index
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foranga vattnet i materialet varmed angan transporteras ut fran materialet till
omgivande luft. Temperaturomrddet for torksubstanse for torkning ar mellan
ca 30-130°C och torkmediet som har till uppgift att tillféra varmen och
transportera bort den férangade fukten kan till exempel utgéras av upphettad
luft, rokgaser eller anga.

For de termiska processerna (torrefiering och férgasning, samt i vissa fall
dven for pyrolys) &r torkning av ingdende bransle en nyckelprocess for att nd
en hdg verkningsgrad av den kemiskt bundna energin i ingdende brénsle till
den utgdende produkten. Energidtgdngen for torkningen kan éverslagsmaéssigt
berdknas enligt:

Qun = 014€ — 5= W/Wi

1_Xu1 -

Vid torkning av ett biobransle fran en ingdende fukthalt pd 50 vikt % till en
utgdende fukthalt pd 10 vikt % blir energidtgdngen ungefir 0,125 W/W4.
Denna varme gar oftast forlorad, men det kan i vissa fall vara ekonomiskt
forsvarbart att trycksadtta torkningen och producera fjarvdrme fran
férangningsvdrmen. Torkning langre &n till kring 10 vikt % kraver en 6kad
drivkraft en, dvs en hdgre temperaturdifferens, for att fukten ska lamna
branslet och torkning till hdégre torrhalt ar ofta inte nddvandigt foér den
efterféljande processen. For till exempel pelletering ar en fukthalt kring 10 %
optimal for att producera pellets med efterfragad kvalité.

Elkonsumtionen fér torkning ar fér en rodkgastork mellan 0,08 och 0,15
MJo/kgsut och fér en é’mgtork ar motsvarande elbehov 0,08 MJ1/kgsu. Elbehov
for torkning kan uppskattas enligt

Qu =0,005€ — X We/Wi

Ang- och rokgastorkar &r idag kommersiellt tillgangliga och vanligt
forekommande i de storlekar som ar intressanta for olika kombinat. Det finns
dven |&gtemperaturtorkar (under 100 °C) p& marknaden som anvénder sig av
uppvarmd luft fér torkningen, dessa ar dock inte lika vanliga. Inférandet av
denna teknik skulle dock fér flera kombinatprocesser patagligt héja
totalverkningsgraden, da lagtemperaturvdrme fr&n andra processer t.ex.
destillation som annars skulle gd forlorad skulle kunna utnyttjas for
torkprocessen.

Investeringskostnaden fér en torkanlaggning av biobransle med en kapacitet
av 90 MW, med ingdende fukthalt pa 50 % (35 ton/h fuktigt bransle) &r
enligt Hamelinck m. fl. (2005) och Ahigren m fl (2007) i storleksordningen 50-
60 MSEK, eller 550-670 kkr/ MW\s.

C~ 275P %% kr
C/P ~ 275 P %33 kr/W,

32



ELFORSK

3.3 Pelletering/brikettering

Genom att raffinera biobrénsle till pellets eller briketter kan energiinnehallet
per volymenhet 6kas med en faktor 3,5 (1 m?® pellets motsvarar ca 3,5 m?
flis), vilket 6kar transporterbarheten. Genom pelleteringen gors branslet aven
lagringsbart. Vid tillverkning av pellets mals biobranslet innan det pressas
samman i en plan eller ringmatrispress (Strémberg, 2004). Fo6r att 6ka
hallfastheten hos pelleten anvdnder man ibland tillsatsimnen sdsom starkelse
eller lignosulfat.

Vanligtvis tillverkas pellets av sdgspan fran skogsindustrin. I manga fall finns
inte denna fina fraktion att tillgd och alternativet till pellet &r da att tillverka
briketter som vanligtvis anvander en rdvara av lite stérre storleksfraktion.
Briketterna haller samman pga att ligninet till viss del friliggs och smalter vid
varmeutvecklingen under pressningen och man anvadnder vanligtvis inget
extra bindemedel. Briketter har en diameter dver 25 mm, men den vanligaste
diametern fér svenska briketter & 50-75 mm. Liéngden kan variera frén
nagon cm till ca 2 dm (Strémberg, 2004).

Pellets och briketter har en fukthalt pd runt 10 vikt % eller lagre. Viarmevéarde
dr mellan 18-20 MJ/Kss askiritt- ENergidtgangen foér pressningen av pellets och
briketter ar i storleksordningen 0,015-0,04 W./W, (Ecolabel, 2008).
Kostnaden i energi for att tillverka pellets eller briketter far vdgas mot vinsten
i minskad bransledtgdng for transport av ett bulkigare bransle som till
exempel flis. Investeringskostnaden fér en smaskalig pelletsmaskin med en
kapacitet av 50 kg/h ar i storleksordningen 265-300 kkr/MW. (Ecolabel,
2008), eller beskriven som normaliserad investeringskostnad

C~ 19 P %67 kr
C/P ~ 19 P %3 kr/Wi

3.4 Hydrolysprocesser

Nationalencyklopedins definitionen pa hydrolys ar

"Kemisk reaktion vid vilken en bindning spjédlkas genom reaktion med vatten”
I biobransle ar de tvd sockerinnehdllande komponenterna, cellulosa och
hemicellulosa komplext bundna till lignin, dar sammansattning och
energiinnehdll fér vanlig stamved fran tall och gran (Sun m. fl., 2001) ges
enligt

e Cellulosaandelen ar ca 0,45 kg/Kg torrt bransie OCh det lagre varmevardet
ar ungefar 16,4 MJ/Kg torr cellulosa.

e Hemicellulosaandelen ar ca 0,25 kg/kg ot bransle Med lagrevarme
varde pé ungefar 16,4 MJ/Kg torr hemicellulosa.

o Ligninandelen &r ca 0,30 kg/Kg torrt bransie Med ett 1&gre vérmevérde pa
ungefar 23,6 MJ/KQg torr ignin.

Genom att tillsdtta vatten, varme och en hydrolyskatalysator till biobranslet i
en reaktor kan hemicellulosa och cellulosa frildggas fran ligninet och darefter
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selektivt brytas ner till dess monomera socker. Kolhydratreaktionen kan
styras med temperatur, typ av hydrolyskatalysator och uppehallstid.
Processen kan darfoér i stora drag jamféras med tekniken som tillampas for
tillverkning av  kemisk pappersmassa. Skillnaden ligger i att
hydrolysprocessen sonderdelas kolhydratkedjorna ett steg langre.
Energidtgangen och krav pa energitidtheten hos det varmande mediet &r en
funktion av temperaturen i hydrolysreaktorn.

Hydrolyskatalysatorn kan exempelvis vara en syra sasom svavelsyra eller
saltsyra, (Chandel m. fl., 2007, Clausen m. fl., 1993, Sun m. fl., 2001) eller
en bas, till exempel natriumhydroxid (Hamelinck, 2005). Det senaste
decenniet har en stor del av forskningen fokuserat pa att utveckla effektiva
mikroorganismer och enzymatisk hydrolys (Chandel m. fl., 2007, Tengborg,
2000). Oavsett vilken hydrolyskemikalie som anvands kan en principiell skiss
av processen anviandas for att beskriva forloppet fran nativt biobransle via
hydrolys och jasning till koncentrerad etanol, se figur 16.

e Forbehandling: biobranslet flisas eller mals till 6nskad storlek (1-1,5
mm)

e Hemicellulosareaktorn: biobranslet utsatts for varme, vatten och
hydrolyskatalysator som leder till att hemicellulosan spjalkas ned till
monomera socker, évervdagande pentoser

e Cellulosareaktor: i ett andra steg spjdalkas cellulosan ned till
monomera socker, hexoser genom att tillsatta ytterligare véarme och
hydrolyskatalysator

e Ligninseparation: 1 ett filter separeras ligninet och icke I6st cellulosa
fran sockerlésningen

e Detoxifiering: fermenteringshdammande féreningar som kan bildas vid
temperaturer dver 100°C neutraliseras och pH-vardet justeras for att
ge en optimal jasmiljo

e Jdsning: de monomera sockren jases till en utspadd
etanol/vattenlésning

e FEtanolkoncentrering: den utspadda etanollésningen koncentreras till
en ren etanol och kvar blir en reststrom bestaende av vatten och ojast
socker

Som hydrolyskatalysator anvdnds nagon form av syra, till exempel
svavelsyra. Man brukar skilja pa tva typer av hydrolys, starksyrahydrolys och
svagsyrahydrolys. Som namnet anger ligger skillnaden i koncentrationen av
syran. Darmed skiljer ocksd trycket i processen, det vill sidga den l3ga
syrakoncentrationen i svagsyrahydrolysen kompenseras med ett hégre tryck
for att erhalla tillrackligt hég hydrolyshastighet.
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Lignin +
Biobransle rest
——— > Forbehandling » Hemicellulosa Cellulosa »  Lignin
hydrolys hydrolys separation
Etanol v
4—‘
Etanol ke Jasning < Detoxifiering/
oncentrering pH-justering
4—‘

Rest
Figur 16 Principiell skiss for etanolproduktion fran biobrénsle

3.4.1 Starksyra hydrolys

Starksyraprocessen kan antingen gbéras som en satsvis eller som kontinuerlig
process, dar satsvisa processer generellt ar ldttare att reglera an
kontinuerliga. Nackdelar med en satsvis process é&ar att de ar
storleksbegrdnsade och tidskrdvande pa grund av just sin cykliska natur,
samt att varmeintegrationsmdéjligheterna ar betydligt mindre &n for den
kontinuerliga processen. Syrakoncentrationen i starksyraprocessen kan
varieras mellan 30 och 70 vikt % (Clausen m. fl., 1993). For samtliga
syrahydrolysfall avses svavelsyra d& denna har lagre korrosionsbendgenhet
och &r en billigare kemikalie &n saltsyra (Lee m. fl., 1999). Den hdga
syrakoncentrationen leder till att hydrolysen kan ske vid en temperatur mellan
80-100°C (Chandel m. fl., 2007, Clausen m. fl., 1993). Temperaturen i
reaktorsystemet gor att vdarmebehovet till stor del kan tickas av ldgvard
energi som t.ex. hetvatten eller I|3gtrycksdnga. For ett kontinuerligt
varmeintegrerat reaktorsystem &r varmebehovet motsvarande 0,018-0,1
W/Wts vid en uppehadllstid av ca 1-1,5 timmar.

P& grund av den hdga syrakoncentrationen krévs ett syradtervinningssteg for
att processen skall bli ekonomiskt gynnsam, vilket idag kan goéras med
kromatografiska separationskolonner f6ljt av syrakoncentrering. Om
syrakoncentreringen genomférs enligt indunstningsprincipen med 120 °C
méattad &nga (tillvaratagande av det latenta varmet hos avdunstad
vattendnga via stegvis trycksidnkning av avdunstningskarl) &r varmebehovet
motsvarande 0,05- 0,07 Wysme/Wis. Utbytet av monomera socker @ar mycket
hég med denna metod, 85-90 % fér hemicellulosa och 80-90 % for cellulosa
(Clausen m. fl., 1993, Hamelinck m. fl., 2005). Sammanfattningsvis erbjuder
starksyrahydrolys ett hégt utbyte av socker fran biobrénsle genom att nyttja
I&gvérd energi och har potential att kunna utvecklas ytterligare.

Idag &r starksyra hydrolysen med syraatervinning kommersiellt tillgénglig
men tillampningen &r pd demonstrationsstadiet, exempelvis Bluefire ethanol
som just nu uppfér en anldggning i Kalifornien med en foérvantad
arsproduktion pd ca 12 miljoner liter etanol. Driftstart for anldggningen
forvantas under 2009 (Bluefire ethanol, 2008). De ingdende komponenterna
ar i princip en massakokare och kromatografiska separationskolonner, vilka
idag finns tillgdngliga i stor skala. Det gor att beddmningen &r att
utvecklingen av denna teknik kan ske pa kort tid under férutsattning att det
skapas en efterfraga.
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Investeringskostnaden fér en starksyrahydrolysreaktor kan i grova drag
jamforas med svagsyrahydrolysreaktor beskriven nedan. En
svagsyrahydrolysreaktor arbetar vid hogre tryck och temperaturer an en
starksyrahydrolysreaktor, vilket kompenserar for det dyrare materialet som
kravs  for  starksyrahydrolysreaktorn p& grund av  den hdgre
syrakoncentrationen. Baserat pa detta uppskattas investeringskostnaden till
90-120 MSEK, eller 200-300 kkr/MW4s,

C~ 180 P %% kr
C/P ~ 180 P %33 kr/Wi

3.4.2 Svagsyra hydrolys

Svagsyrahydrolysen kan liksom starksyrahydrolysen utformas som en satsvis
eller en kontinuerlig process. Svavelsyrakoncentrationen i b&de hemicellulosa
och cellulosareaktorn kan varieras mellan ca 0,5-3,5 vikt %. Den Iéga
syrakoncentrationen medfor att forlusten av syra &r liten i férhallande till
starksyrahydrolysen och ingen syraatervinning kravs. For att spjilka
kolhydraterna kompenseras den 18ga syrakoncentrationen av ett hégre tryck
och en hégre temperatur, vilket leder till en kort uppehdlistid av ca 1-3 min
genom reaktorsystemet.

I en kontinuerlig process trycksatts biobrdnslet tillsammans med vatten och
syra i hemicellulosareaktorn till runt 10 bar och en temperatur av ca 160-
180°C. I cellulosareaktorn hdjs trycket och temperaturen till runt 20 bar och
200-240°C (Clausen m. fl., 1993, Lee m. fl., 1999, Hamelinck m. fl., 2005,
Kim 2005). Utbytet av monomera socker for pentoser &r ca 85-90 % medan
utbytet av hexoser ligger mellan 40-70 % (Clausen m. fl., 1993, Lee m. fl.,
1999, Hamelinck m. fl., 2005). De hdéga temperaturerna i reaktorsystemet
kraver —mattad 38nga med temperatur mellan 165-185°C  for
hemicellulosareaktorn och 205-245°C for cellulosareaktorn.

For ett satsvist reaktorsystem utan varmeintegration ar varmebehovet for
hemicellulosareaktorn motsvarande 0,26-0,40 W/W,s och fér cellulosareaktorn
0,11-0,20 W/W,;. Detta varmebehov kan jamféras mot ett kontinuerligt
varmeintegrerat reaktorsystem dar varmebehovet fér hemicellulosareaktorn
ar motsvarande 0,015-0,10 W/Wiort branse 0cCh  for cellulosareaktorn
motsvarande 0,030-0,08 W/Wis.

Svagsyra hydrolysen ar en relativt enkel teknik som idag ar kommersiellt
tillgénglig. Anvandningen av tekniken for etanolproduktion &r dock pa
demonstrationsstadiet.

Investeringskostnaden for ett kontinuerligt varmeintegrerat reaktorsystem
med en kapacitet pa ca 85 ton torrt biobrénsle per timma rapporteras av
Hamelinck m. fl., 2005 till ca 90-120 MSEK, eller 200-300 kkr/MW,. Detta
motsvarar en normaliserad investeringskostnad p3

C~ 180 P %% kr
C/P ~ 180 P %33 kr/W,
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3.4.3 Svagsyra + enzymatisk hydrolys

Enzymatisk hydrolys kan genomféras pa olika satt. Gemensamt fér metoderna
dr dock att cellulosan maste frildggas fran biomassan genom ett
forbehandlingssteg for att enzymerna skall kunna degradera kolhydratkedjan
till monomert socker. Férbehandling kan ske pa olika sitt t.ex. genom
mekanisk, mekanisk-kemisk, biologisk eller en blandning av dessa. Mekanisk
férbehandling kan innefatta t.ex. malning eller bestralning med mikrovagor,
dessa metoder samt biologisk forbehandling &r Iangsamma och kostsamma.
Den mest anvianda metoden &r mekanisk-kemisk d&r nagon typ av
sénderdelning av ravaran foreligger foljt av kemisk paverkan. En beprévad
metod ar férbehandling med svagsyrahydrolys (beskriven ovan) i antingen ett
eller tvd steg (Tengborg 2000).

Enzymsteget kan laggas in direkt efter hemicellulosareaktorn och i detta fall
byts cellulosareaktorn helt enkelt ut mot en enzymreaktor. Ett annat
alternativ &r att bygga pa svagsyrahydrolysen med en extra enzymreaktor. Pa
detta satt kan utbytet av hexoser i dagsldget dkas fran runt 60 % till 75 to
85 % Hamelinck m. fl., 2005). Genom vidareutveckling av enzymtekniken
tros ett hexosutbyte av 95 % kunna uppnds runt ar 2020 (Hamelinck m. fl.,
2005). Detta sockerutbyte kan jamforas mot utbytet med starksyrahydrolys
som redan idag kan nd 90 %.

Varmebehovet i reaktorsystemet for denna metod ar den samma som foér
svagsyrahydrolysen om bada reaktorstegen anvands som foérbehandling. For
ett reaktorsystem innehallande en hemicellulosareaktor och en enzymatisk
cellulosareaktor som ar val varmeintegrerat &r varmebehovet i
storleksordningen 0,011-0,1 W/W,.

Den enzymatiska hydrolysen &r idag pd vag frdn forskningsstadiet till
demonstrationsstadiet for finare biobrénslen som stamved. F6ér den
enzymatiska hydrolysen finns fortfarande stora fragetecken kring enzymernas
effektivitet och om de éverlever om man anvéander svarare biobrénslen t.ex.
GROT. Bedémningen &r att det kommer ta ytterligare minst 5 till 10 &r innan
denna teknik kan ses som kommersiellt tillganglig.

Investeringskostnaden for ett reaktorsystem med en kapacitet pa ca 85 ton
torrt biobrénsle per dag ar ca 90-120 MSEK foér férbehandlingssteget och ca
10-15 MSEK foér enzymproduktionen (200-300 + 25-40 kkr/MW,), vilket
motsvarar en normaliserad investeringskostnad p3.

C~ 210 P %®7 kr
C/P ~ 210 P %33 kr/W,

3.4.4 Detoxifiering

Vid detoxifieringen neutraliseras fermenteringshdmmande féreningar som kan
bildas vid temperaturer 6éver 100°C och pH-vardet justeras fér att ge en
optimal jasmiljo. For pH-justeringen anvander man kalciumkarbonat, man
maste tillsdtta kring 1 kg/kalciumkarbonat fér varje kg svavelsyra man
behdver neutralisera. Gemensant for de beskrivha hydrolysmetoderna ar att
det konsumeras kring 0,016 kg/svavelsyra och 0,016 kg kalciumkarbonat per
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MJ biomassa (torrsubstans). Konsumtionen baseras pa en ingdende
torrsubstans av biomassa till hydrolysreaktorn pd 10 % och att utgdende
suspension som ska neutraliseras har en syrakoncentration pa kring 3 %.

3.4.5 Uppgradering av lignin+rest till bransle

For att ligninet och den resterande delen av cellulosan och hemicellulosan,
som lamnar hydrolysprocessen, se fig 16, som ett fint pulver, ska kunna
anvdndas som ett hdgkvalitativt bridnsle maste det torkas och eventuellt
pelleteras. Efter hydrolysen ar ligninet till viss del upplést tillsammans med
sockret men tack vare storleksskillnaden mellan komponenterna kan ligninet
separeras ut med ett filter (Arkenol inc net 2008). Ligninets torrhalt efter
filterenheten ar omkring 50 vikt %. Genom en konventionell torkningsenhet
kan ligninet torkas ytterligare med &nga eller rékgaser till en torrhalt runt 10
vikts %.

Genom att till processen tillféra ett syralakningssteg innan sjalva
hydrolyssteget kan andelen alkalikomponenter i biobranslet minska kraftigt,
upp till ca 70 vikt % (Davidsson 2002). Genom att minska andelen
alkalimetaller erhalles klara férdelar ur ett férbranningstekniskt sammanhang,
dd alkali kan bidra stort till tubpdslag och korrosion av varmeéverférande
ytor. Ligninet kan anvandas direkt i energikombinatet som ett bransle
(varmevarde 23,6 MJ/kg ) eller omvandlas till pellets med en pelletsmaskin.
Denna typ av pellets kan utgoéra ett nischbréansle med goda férbrédnnings- och
forgasningsegenskaper, dvs 18ga halter av problematiska askkomponenter och
ett varmevarde som ar jamforbart med kol och som ligger 3-5 Mj/kgis hogre
an vanlig trépellets. Filtrering, torkning pelletering ar idag vanliga tekniker
som anvands i stor skala kommersiellt.

Investeringskostnaden for uppgraderingen av ligninet ar koncentrerad till en
filteranldggning samt en torkanlaggning. Kostnaden for en filteranlaggning ar i
storleksordningen 70-90kkr/MWot pransle (Coulson & Richardson 1997) och for
en torkningsanlédggning ar kostnaden ca 550-670 kkr/MW,,, se avsnittet om
torkning.

Normaliserad investeringskostnad utan torkning
C~ 100 P %% kr
C/P ~ 100 P 0,33 kr/Wts,“gn]n

med torkning
C~ 310 P > kr
C/P ~ 310 P 33 kr/Ws,ignin

3.4.6 Jasning

Vid jasningen omvandlas hexoser och pentoser i en exoterm reaktion med
hjalp av mikroorganismer (t ex bakterier, jast eller svampar) till etanol och
koldioxid. Den teoretiskt maximala omvandlingen av sockren till produkt ar
0,51 kg etanol och 0,49 kg koldioxid fr&n 1 kg socker under anaeroba
f('jrhéllanden, vilket pé energibas motsvarar 0,77 W/Wg,er- Detta ges av
reaktion R1 och R2 (Hamelinck m. fl., 2005).
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C,H,0, — 2C,H.OH + 2CO, (R1)
3C.H,,0, - 5C,H.OH +5CO, (R2)

Detta innebér att den teoretiskt hdgsta etanolproduktionen som kan nds for
typisk stamvedssammansattning fran gran och tall ar 0,36 kQgetano/kges eller
0,52 Wetanol/ Wrorrt bransie S@amt ett ligninbransle av motsvarande 0,38 Wiignin/Ws.
Energifériusten av 0.1 W/W, avgar som vdrme i den exoterma jasprocessen.
Hexoserna kan jasas med Saccharomyces Cerevisiae, vanlig bagerijast, till
skillnad frdn pentoser som behdver ett jastkombinat. Jastkombinatet kan
utgdras av olika jastsorter eller jast i en kombination med bakterier (Zaldivar
m. fl., 2001). Optimala jasférhallanden med avseende pa temperatur och pH-
varde skiljer sig at for hexos respektive pentosjédsning. Pentoser har hégst
omvandlingsgrad till etanol vid en temperatur av 30-70°C och ett pH-varde pa
5-7. Hexosjasningen med S. Cerevisiae har hégst omvandlingsgrad vid 30°C
och ett pH-vérde pd 4-5 (Cardona m. fl., 2007). Zaldivar m. fl. (2000) anger
ett brett intervall mellan 14,5- 86 % for omvandlingen av pentoser till etanol.
Jastiden for pentoser ar betydligt ldangre @n for hexoser vid samjdsning. Detta
kan exemplifieras med studien av Mosier m. fl. (2005) som studerat jasning
av glukos (hexos) och xylos (pentos) som isolerats fran majsstjalkar. I
studien anvandes en jaststam 424A(LNH-ST) som ar ett kombinat som jaser
bdde glukos och xylos. Jasningen utférdes vid 30°C i 56 h. Efter mindre &n 6
h hade all glukos férbrukats medan det tar mer an 55 h att jésa xylos. Den
totala omvandlingsgraden fran socker till etanol berdknades till 88 % av den
teoretiskt mdjliga.

Det finns en stor utvecklingspotential inom omradet jésning for att na ett
hdégre etanolutbyte av framst pentoser. Idag finns en stor osdkerhet kring hur
nya jaststammarna for framst pentoserna klarar mer problematiska
biobranslen som t.ex. GROT. Idag &r jasning kommersiellt tillgangligt for
jasning med hog omvandlingsgrad fér hexossocker och med en relativt 18g
verkningsgrad for pentossocker till etanol. Beddmningen &r att jasning med
en hdég omvandling av aven pentossocker och med en rimlig omvandlingstid
inte kommer att vara kommersiellt tillganglig inom de narmaste 10 aren.

Investeringskostnaden fér en jasanldaggning innefattar jastproduktion samt
jasning av pentoser och hexoser. Investeringskostnaden for
jasomvandlingsenheterna fran socker till etanol har berdknats till samma pris
oavsett sockerart. Investeringskostnaden fér en jasanldggning med en
kapacitet av ca 18 ton etanol per timma ar ca 80-120 MSEK eller 280-400
Kkr/MWiormt  branse  (Hamelinck  2005). Uttryckt i som normaliserad
investeringskostnad

C~ 200 P %®7 kr
C/P ~ 200 P %33 kr/W,

3.4.7 Koncentrering av etanol

Efter jasanlédggningen ar etanolkoncentrationen mellan 2-12 % och fér att den
ska kunna anvdndas som bransle maste den koncentreras till ren etanol
(Wilkie m. fl., 2000). Etanol och vatten bildar en azeotropisk punkt (ett
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tillstdnd d& vatten-etanolblandningen far lagre kokpunkt &n den rena
etanolen) vid ca 95 vikt %. P& grund av den azeotropiska punkten kan inte
koncentrationen 6kas ytterligare med vanlig destillation.

Olika tekniker finns tillgéngliga for etanolkoncentrering. Exempel é&r
azeotropisk destillation, destillation med ett efterféljande absorptionssteg,
alternativt destillation foljt av molsiktar. Vid azeotropdestillation tillférs en
kemikalie som bryter azeotroptillstdndet mellan vatten och etanol.
Energidtgangen for koncentrering av etanolen fran 8 till 99,5 % &r ca 0,36-
0,45 Wysrme/Wetanol ddr koncentreringen frdn 95 till 99,5% star for ca 0.12-
0,15 Wysrme/Wetanol (Huang m. fl., 2006).

I destillation med efterféljande absorption koncentreras etanolen till
azeotroptillstdndet. Darefter avvattnas etanolen i en absorptionskolonn med
ett ldsningsmedel varvid ren etanol erhdlls. Lésningsmedlet regenereras
sedan i ytterligare en destillationskolonn innan det aterférs till
absorptionskolonnen (Stichlmair 1998). Energidtgangen for destillation med
efterféljande absorption av vatten ar i storleksordningen den samma som for
azeotropdestillation.

Molsiktar ar en teknik som kan anvdndas istdllet for avvattning med
azeotropdestillation eller  absorption med ett  lésningsmedel. I
molsiktstekniken anvédnds zeoliter som selektivt absorberar vatten pa grund
av storleksskillnaden mellan vatten och etanolmolekylerna. Vanligen anvénds
molsiktar vid etanolkoncentrationer éver 70 vikt % (Huang m. fl., 2006).
Etanolsepareringen med molsiktsteknik och regenerering, dvs. satsvis
avlagsnande av det absorberade vattnet, (Duke m. fl., 2005).
Regenereringsfasen da det fysiskt upptagna vattnet avdunstas kraver anga
eller rokgaser av 80-160°C och ar i storleksordningen 0,015 Wysrme/Wetanol
(Huang m. fl., 2006).

Destillationstekniken ar idag kommersiellt tillgénglig teknik som anvands i
stor skala. Molsiktar ar aven de kommersiellt tillgangliga fast inte lika vanlig
som destillation.

Investeringskostnaden for destillation féljt av molsiktar for en produktion av
ca 18 ton etanol per timma rapporteras av Hamelinck m. fl. (2005) till ca 40-
60 MSEK eller 140-210 kkr/MWis. Uttryckt som  normaliserad
investeringskostnad

C~ 210 P %®7 kr
C/P ~ 210 P %33 kr/W,

Varmebehovet fér koncentreringen av etanolen kan motsvara upp till halften
av det totala energibehovet och ar darmed den energipost som starkast drar
ned den totala etanolverkningsgraden. Ny teknik daér mekanisk separation
tillampas istallet fér termisk separation, t ex membran eller molsiktar, bor
efterstravas istallet fér destillation. Processen for etanolkoncentrering bor ha
en stor utvecklingspotential och en utveckling krdvs fér att fa upp
totalverkningsgraden for etanolproduktion via jésning fran lignocellulosa.
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3.4.8 Rotning

Ordet rétning syftar till process som sker under anaeroba férhallanden (i
franvaro av syre). I en traditionell rétningsprocess bryts organiskt material
ned i tre steg med hjalp av bakterier till slutprodukten metan och koldioxid.
Bakterierna som anvdnds delas upp i olika grupper utifrén vilket
temperaturintervall de har den optimala tillvixten och metabolismen. Utifran
dessa temperaturintervall delas de upp i psykro-, meso- eller termofila, dar
den optimala temperaturen foér respektive grupp ligger runt 15, 40 och 60°C
(Gannholm 2005). Vid anaerob nedbrytning galler generellt att ju hdgre
temperaturen &r desto kortare uppehalistid krdvs, i termofila system &r
aktiviteten mellan 25 - 50 % hoégre an i mesofila (Wiberg 2007). Nar
rotkammaren tas i bruk forsta gangen tillsatts bakterier fran en befintlig
rotningsprocess och nar bakteriefloran har byggts upp behévs ingen extra
tillsats av bakterier (Benjaminsson, 2006). Principen for konventionell rétning
av biobransle till metan visas i figur 4.

® Forbehandling: forsta steget i processen ar att biobrdnslet
sbnderdelas mekanisk, genom hackaning eller malning, till Iamplig
storlek (ca 1 - 1,5 mm).

® Hydrolys: andra steget i processen ar enzymatisk hydrolys av det
organiska materialet till monomera socker.

e Fermentation: i det tredje steget, det sa kallade syrabildningssteget,
omvandlas sockren till acetat (bendmningar pad salter eller estrar av
attiksyra), vatgas och koldioxid.

e Metanisering: i denna del aven kallad metanogenesen omvandlas
acetat, vatgas och koldioxid till metan.

Metan, Koldioxid
Metanisering +—mm>

Biobrénsle
—— » Forbehandling Hydrolys Fermentering

(malning) (syrabildning)

Y
\ 4
\4

Figur 4 Forenklad bild av rétningsprocessen av biobransle

Hydrolys

Mikroorganismer kan i allmanhet inte tillgodogéra sig de 13nga
kolhydratpolymererna utan vidare nedbrytning. I hydrolyssteget sker
sbnderdelningen av polymererna till monomera socker genom att
mikroorganismerna utsdndrar extracelluldra enzymer (Gannholm 2005). I
hydrolyssteget blandas den férbehandlade ravaran upp med vatten till en
solidkoncentration av ca 10 - 25 %. Temperaturen i detta steg styrs av vilken
typ av mikroorganismer som anvands vanligtvis ar temperaturen mellan 35 -
70 °C (Douglas m. fl., 1982, Benjaminsson m. fl., 2007).
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Fermentation

I fermentationssteget sker ytterligare nedbrytning av hydrolysprodukten.
Nedbrytningen av sockren kan ske pa tre olika sitt. I de tva forsta
reaktionerna bildas antingen vatgas och koldioxid eller acetat. I den tredje
reaktionen bildas “Volatile fatty acids” (flyktiga fettsyror) som sedan
fermenteras vidare till vatgas och koldioxid eller acetat (Gannholm 2005).

Metanisering (metanogenesen)

I den exoterma metaniseringen omvandlas koldioxid och vatgas till metangas
och vatten, enligt reaktion (3). Acetatet omvandlas till metangas och koldioxid
enligt rektion (4) och star fér ca 70 % av metanbildningen (Wiberg 2007).

4H,+CO, »CH,+2H,0 (3)
CH,COO0 +H"—>CH, +CO, (4)

Vid rétning av lignocellulosa bildas i processen en restprodukt, den sa kallade
rotresten. Rétresten bestar av ligninfraktionen (motsvarande ca 30 vikts % av
ravaran) som inte kan brytas ned med hjalp av mikroorganismer, dvs
restprodukten uppstdr pd& samma satt som foér etanolproduktion fran
lignocellulosa dar ligninrestprodukten istéllet kallas for hydrolysrest.
Ligninfraktionen fungerar i princip som ett inert material genom
rétningsprocessen och bidrar till en 6kad volym pd rétkammaren.

I rétningsprocessen, liksom etanolproduktion med hjalp av enzymer, ar
hydrolysoperationen det hastighetsbestdmmande steget (Hallin 2008). I
litteratur som behandlar biogasproduktion via rétning finns rapporterade
uppehdlistider frdn ca 20 - 80 dygn for rétningsprocesser (Benjaminsson m.
fl. 2007, Nallathambi Gunaseelan 1997). I en artikel av Nallathambi
Gunaseelan (1997) beskriver férfattaren en anaerob teknik (anaerobt filter)
for att producera metangas frdn lattjasta komponenter i utspadda
reststrommar fran industrin, dvs hydrolyssteget behdvs inte hér.
Uppehdlistiden i det anaeroba filtret &r bara ndgra timmar, vilket kan
jamforas mot 20 - 80 dygn for rétningsprocessen fran nativ ravara. Ur ett
industriellt perspektiv for metangasproduktion &r den 18ga uppehdlistiden pa
ndgra timmar mycket attraktiv. Det &r alltsd av stor vikt att kunna producera
monomera socker utan det tidskravande enzymatiska hydrolyssteget. En
ldsning pa detta &r att byta ut den enzymatiska hydrolysen i
metangasproduktion mot syrahydrolys, se etanolproduktion. I syrahydrolysen
dr uppehadlistiden fran ndgra minuter till ndgra timmar, beroende pa
forhallandet mellan temperatur och syrakoncentration i hydrolysreaktorn. P3
detta satt kan de tva kvarvarande stegen i metanproduktionen,
fermenteringen och metaniseringen, i stort jamféras med tiden for jasning av
socker till etanol, dvs ca 4 - 6 timmar. Vidare kommer rotresten att bli liten i
detta fall eftersom ligninet redan separerats innan rdétprocessen och
omvandlingen fran socker till metan &r nédra stékiometrisk (Douglas m. fl.,
1982).

Den teoretiskt maximala omvandlingen av sockren till produkt ar 0,19 kg

metan och 0,81 kg koldioxid fran 1 kg socker under anaeroba férhallanden,
vilket pf:’] energibas motsvarar 0,77 W/Wgoer- Den teoretiskt maximala
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omvandlingen av hexoser (reaktion 4) och pentoser (reaktion 5) via anaerob
nedbrytning till metan sker enligt.

C,H,,0, = 3CH, +3CO, (4)
2 C.H,,0, - 5CH, +5CO, (5)

Det vill siga den maximala metangasproduktionen som kan erhdllas fran
hexoser och pentoser per kg nativt biobransle ar 0.12 kg/KGort bransle
respektive 0,07 kg/KGtort bransie €ller 0,32 W/ W orrt bransie Fespektive 0.19 W/Wiqrt
bransle: EN€rgiandelen for ligninbranslet ar 0,38 W/W och varmefériusten via
den exoterma metaniseringen ar 0,11 W/Wi,.

Rotningtekniken har potential att producera biogas genom att utnyttja varme
som ligger i intervallet for spillvadrme frén industrin. Detta gor att tekniken for
starksyrahydrolys kan tillampas istéllet for den traditionella enzymhydrolysen
och p& sd satt kan uppehallstiden minskas med i princip en faktor 100-1000.
Tekniken kan ocksa tillampas for att ta tillvara pa mycket utspadda
reststrémmar som ojést socker fran etanolproduktion.

Rétningstekniken ar idag kommersiellt tillganglig och flera anlaggningar ar
uppférda eller &r under uppférande, dessa &r uteslutande baserade p& den
enzymatiska hydrolysen. Beddémningen ar att fér att skapa en storskalig
produktion kravs att man o6vergar till syrahydrolys, vilken & kommersiellt
tillganglig.

Kostnaden fér en konventionell rétningsanlaggning dar ravaran till rétningen
kan pumpas, t ex en sockerlésning har av SGC uppskattata till 5 900 - 23 000
SEK/ton torrt brénsle (SGC, 2007). Kostnadsuppskattningen ar gjord utifran
investeringskostnaden for fyra befintliga anldggningar dar rétningen sker i tva
steg. Det forsta steget ar enzymatisk nedbrytning av lignocellulosan till
monomera socker och den andra omvandlingen av de monomera sockren till
metan. En uppskattning ar att den forsta kammaren som blir en
storleksordning stdrre, dock betydligt mindre avancerat an den andra
kammaren, och star for halva kostnaden. Metaniseringsreaktorn har
motsvarande storlek och konstruktion som en jasningsreaktor for etanolen
och darmed motsvarande  kostnad. Uttryckt som normaliserad
investeringskostnad

C~ 200 P %®7 kr
C/P ~ 200 P %3 kr/Wi.

3.4.9 Gasuppgradering

Efter rétningsprocessen innehaller biogasen 50- 65 % metangas. Resterande
fraktion ar till stérsta delen koldioxid och en liten del svavelvate och vatten.
Framsta orsaken till behov av gasuppgradering ar hdjning av varmevardet
genom att separera ut koldioxiden, samt att rena gasen fran svavelvate.

Det finns ett flertal metoder for att skilja av koldioxiden och svavelvate. 1
Sverige ar den vanligaste metoden absorption av koldioxid och svavelvate i
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vatten. Tekniken bygger pa att koldioxid och svavelvite l8ser sig lattare i
vatten an vad metan gor, speciellt under hégre tryck d@n atmosfarstryck
(Benjaminsson 2006), se figur 18 (Benjaminsson 2006). Biogasen trycksatts
genom en kompressor till ca 6-7 bar innan den férs in i botten av en
absorptionskolonn fyllt med ett packningsmaterial. I absorptionskolonnen
moter den uppstrommande biogasen vatten och koldioxiden och svavelvatet
|6ser sig i vattenfasen. Ur toppen pa absorptionskolonnen tas metangasen ut
med en renhet pd ca 97 %. Det koldioxidberikade vattnet far sedan passera
ned genom en packningsforsedd desorptionskolonn samtidigt som luft férs in i
botten av kolonnen. Luftstrommen sanker partialtrycket och koldioxiden
ldamnar vattenfasen. Vattnet kyls ned for att oka
koldioxidupptagningsférmagan och férs pa nytt in absorptionskolonnen.

Den stérsta energi%tg%ngen for gasuppgraderingen ligger i kompressorsteget
dar el eller &nga kravs for att driva kompressorn. Energidtgangen for att
komprimera 600 Nm3®/h &r i storleksordningen 30-45 kW eller 0,01-
0,02 We/Whiogas, fOr rotgas med en metankoncentration pa mellan 50 och 70%
(~0,01 MW¢/MWys).

Ett ungefarligt matt pa elférbrukningen vid tryckséttning av gas som tillfors
vid atmosfarstemperatur som funktion av trycket ges av

Qe ~ 0,25 logio(P/Pp) MI/Nm?

dar P, ar utgdngstrycket

/ligaded gas

Gas dryer
iger pump
2 &—p
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Figur 18 Gasuppgradering i skrubberanlaggning (Benjaminsson 2006)
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Investeringskostnaden for en gasuppgraderingsanlaggning med en
ragaskapacitet p@ 600 Nm?3/h i storleksordningen 10-15 miljoner kronor
(Persson 2003), eller 1700 Kkkr/MW;. Uttryck som normaliserad
investeringskostnad

C~ 330P %% kr
C/P ~ 330 P 933 kr/W,

3.5 Termiska processer

Med termiska processer menas processer dar biomassan bryts ner genom att
varme tillfors for att vid forhdjd temperatur oxidera elementart kol till gas och
omfattar fdérgasnings-, pyrolys-, samt torrefieringsprocesser. Genom att
upphetta ett fast bransle till olika temperaturer kommer det att brytas ner till
olika proportioner av gas, tjara/bioolja och koks/férkolnat bransle. I figur 19
visas en principiell fordelning av gas, vatska (i detta sammanhang bioolja/
tjara) och koks vid olika omvandlingstemperaturer. Hur den exakta
fordelningen blir beror till stdrsta del pd vilket biobrénsle som tillfors
processen, men aven branslestorlek och upphettningshastighet har en stor
inverkan.

Vid en icke publicerad litteraturgenomgang vi har gjort i var grupp av andelen
tjara/bioolja som bildas fr&n mer &n 20 olika biobrdnslen, visas att denna kan
variera mellan 20 och 60 % o6ver temperaturintervallet 450 och 600°C, dven
om tjar/biooljaandelen fér det enskilda branslet var relativt konstant dver
temperaturintervallet. Det samma galler fér andelen koks som bildas t.ex. vid
omvandling i en fluidbadd. Experiment med tva partikelstorlekar 1 x 1 x 1 cm
respektive 3 x 3 x 3 cm av gran och bjérk vid 850°C i en fluidbadd fluidiserad
med kvave gav en koksandel fér gran pg 17 respektive 22 % och fér bjérk 10
respektive 16 %. Det har forsvdrar jamforelse av resultat frdn olika
anlaggningar eller data fran olika férsok i en och samma anldggning. Speciellt
problematiskt blir det om man anvander kolomvandlings eller
energiverkningsgraden baserat pd ingdende bransle som ett matt pa hur bra
en férgasare fungerar. Anledningen &r att det riktiga mattet pa hur bra en
forgasare fungerar tekniskt ar relaterat till hur mycket av koksen férgasaren
omvandlar och inte till hur mycket av det ursprungliga branslet som avgar
som gas. For att exemplifiera detta kan vi anta att vi byter brénsle i en
fluidbaddférgasare som arbetar vid 850°C dar ingen koks omvandlas. Om vi
byter fran gran med en partikelstorlek pd 3 x 3 x 3 cm till bjérk med en
partikelstorlek pa 1 x 1 x 1 cm kommer i granfallet 56 % av kolet omvandlas,
vilket kan jamféras med 80 % om man istéllet anvédnder mindre bitar av
bjérk. Baserat p@ energi blir motsvarande omvandling 65 respektive 83 %.

Kunskapen om hur sammansattningen mellan koks, vatska och gas varierar
med temperaturen och fér olika brénslen finns idag inte sammanstélld pa ett
bra satt. Det a&r dven svart att 6versatta och anvidnda de data som finns i
litteraturen, dd dessa inte &r framtagna pa ett standardiserat s&tt. Om
forgasnings-, pyrolys- och torrefieringsprocesser blir vanliga i framtiden
maste detta troligtvis styras upp och standardiserade tester som kompletterar
dagens dverslags- och elementaranalyser kommer tas fram. Har finns dven

45



ELFORSK

ett stort behov att standardisera hur olika omvandlingsgrader for
produktionen av alternativa biobranslen ska beraknas.

3.5.1 Torrefiering

For rda biobranslen &r torrefiering en mild vdrmehandling av brénslet dar
brénslet varms upp till mellan 250 och 300 °C och halls dar under en bestdmd
tid en alternativ forbehandlingsmetod. Vid denna behandling bryts
biobranslets struktur ner och gér det malbart, hydroforbt och biologiskt
inaktivt. Vid upphettningen av branslet kommer en viss mangd av branslet
drivas av som brannbara gaser. Andelen bransle som drivs av ar exponentiellt
beroende av temperaturen, vilket aven galler for den tid det tar att forkola
brénslet. I det ldgre temperaturomradet kommer kring 5 % av brénslets
varmevarde avga med gaserna. Dock kommer det fér férkolningen krévas en
valdigt 1dng uppehallstid, I den évre delen av temperaturomradet blir
uppehallstiderna mer realistiska, men kring 15 % av brénslets varmevarde
kommer att avgd. Avgangen baseras dock pa torrt bransle. For en fristdende
anldggning maste man integrera en tork, se fig 20. Temperaturen for
torrifieringen kommer att bli en funktion av fukthalten enligt:

= 15T 1135 X9\ W, x100

TTtore = 7000 I- X

Dar den forsta termen ar relaterat till att varma upp brdnslet och den andra
ar relaterad till torkningen. For ett biobransle med 50 % fukthalt (Xfu:e = 0,5)
star torkningen fér drygt 85 % av vdrmebehovet.
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Figur 19 Principiell férdelning av gas, tjara/bioolja och koks /férkolnatbransle
vid olika omvandlingstemperaturer
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Figur 20 Principskiss fristdende torrifieringsanldggning

Torrefiering &r en relativt enkel process som idag &r pd vag att lamna
demonstrationsstadiet, dar det framférallt ar funktionen av sjalva reaktorn for
torrefiering i stérre skala som inte ar demonstrerad.

Kosthnaden for torrefierings reaktorn och brannkammaren &r i
storleksordningen dubbelt sa hég som torken eller 1100 -1350 kkr/ MW.
Baserat p3 att reaktorn for torrefieringen ar samma typ av reaktor som en
tork och temperaturerna &r mattliga kan kostnaden fér sjélva
torrifieringsreaktorn uppskattas bli ungefar samma som fér torken eller 550-
670 kkr/ MW. Uttrykt som normaliserad investeringskostnad

C~ 275P %% kr
C/P ~ 275 P %33 kr/W,

3.5.2 Pyrolys

M3let med pyrolys &r att producera en bioolja som i ett andra steg kan
uppgraderas till olika produkter. Vid pyrolys produceras aven koks, vilken
ocksa det &r en vardefull produkt. Varmen fér processen genererar man
genom att branna den mindre mangden gas som produceras under
omvandlingen i en extern férbranningskammare. Den raa biooljan &r utspadd
och innehdller mycket syre och kan innehdlla héga halter vatten. Om den
produceras fran torr biomassa far den ett lagre varmevarde kring 24 MJ/kg.
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Oljans hdga koncentration av syre gor den mycket korrosiv och instabil. Det
senare gor att den endast kan lagras under mycket korta tider (timmar eller
dagar). Genom en mindre insats kan den dock géras mindre instabil, vilket
mojliggor frakt dver langre avstand och lagring fran nagra veckor till ett antal
manader. Denna process passar fér mindre anldggningar dar biooljan som
produceras transporteras till en central anldggning t.ex. ett befintligt
raffinaderi dar den kan ga in i processen och ersétta olja. En férdel som ofta
fors fram med denna process ar att det ar méjlighet att omvandlingen ligger
vid en temperaturnivd 500-550°C som ger en olja som &r fri fran
alkalimetaller (natrium och kalium).

Koksen som produceras i processen ar aven den en hogkvalitativ produkt som
kan anvdndas som jordférbattring pa akrar och ge negativ koldioxid utslapp
eller tas tillvara och ersatta kol eller annan biomassa i férbréannings- eller
forgasningsanlaggningar. Koksen som produceras vid i det ar
temperaturomradet har ett vdrmevérde kring 25 MJ/kg.

Raffinaderi
Varme, El

Brannbar gas

Ragas

==p Svartlutférgasning

(-
[}
o)
o)
>
o
=2
(%]

Pyrolys-

reaktor
550 °C

Forbranningsanlaggning

Bioolja

Figur 21 Pyrolysreaktor kopplad till en férbranningsanléggning

For stationara och storre pyrolysreaktorer (> 10 MW torrt bransle) ar dessa
vanligen baserade pa fluidb&ddar. Fér att optimera produktionen av bioolja
bér brénslet malas ned till bitar med en storlek av nagon eller nagra
millimetrar. Att torka branslet innan det gér in i pyrolysreaktorn ger en
potentiell hdjning av andelen olja som produceras. Dock @r bedémningen att
pyrolyskoncept som dven inkluderar torkning ar mindre troliga. Denna
slutsats &r baserad pa att anldggningens komplexitet dkar, vilket driver upp
den 6nskvarda storleken till en produktionsvolym som antagligen konkurrerar
med mer avancerade férgasningskoncept.
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En l6sning som kan vara attraktiv ar att koppla pa en
férgasnings/pyrolysreaktor pd en befintlig fluidiserad bdddpanna (bubblande
eller cirkulerande) enligt det konceptet som Chalmers haller pa att utveckla
(2-4 MWth forgasningsreaktor kopplad till Chalmers 12 MWth CFB-panna).
Konceptet bygger pa& att man tappar av varmt b&ddmaterial fran
forbranningsanlaggningen och aterfér detta avkylt tillsammans med koks. Till
panna aterférs dven den brannbrannbara gasen som brdnns i pannan, enligt
fig. 21. Pyrolysreaktorn och gaslds fluidiseras med rokgaser fran pannan.
Biooljan kondenseras ut i en skrubber i vilken man offrar den latenta varmen i
gasen nar den kyls frdn pyrolystemperaturen (500-550°C) till strax o6ver
100°C i syfte att inte spdda ut biooljan med vatten. Den latenta varmen
motsvarar kring 5 % av den energin som ar lagrad i biooljan. Som
skrubbningsmedium &ar det lampligt att anvéanda det utkondenserade oljan,
kanske med nagon tillsats som gér den mer latt flytande. Pa papperet ser
detta valdigt attraktivt ut dar koksen tillsammans med den brannbara gasen
och vattendnga som bildas ersatter fuktigt biobrénslen i pannan. Relativ
fukthalt och vdrmevéarde pa brénslet som tillsdtts pannan fas av

~

H. - Hi,fuktigt,brénsle - 24‘_ X fukt /Xolja
et 1- ‘_ X fukt /Xolja
X fukt
X ~ <
fukt,eff 1— ‘_ X N /X oiia

For ett biobrénsle med ingdende fukthalt pd 50 vikt %, blir det effektiva
brénslet som tillférs pannan nar biooljan ar extraherad kring 3 MJ/KQfuktigt bransie
och den relativa fukthalten blir kring 67 %. Detta ar inget bransle som kan
eldas utan att ett stédbransle tillférs pannan, vilket begransar uttaget av
bioolja till 15-30 % av ingdende brénsleeffekt. Den oljan som produceras kan
antingen séljas vidare till ett raffinaderi for att ersatta rdolja eller sparas for
att ersatta eldningsolja i fjarvarmesystemet vid topplast. Vill man éka uttaget
maste man antingen torka brénslet eller installera ytterligare en skrubber dar
man kondenserar ut fukten som tillférs processen. I bdda fallen komplicerar
det anlaggningen inte bara med en extra burk utan &ven med en
vattenreningsanldggning fér kondensvattnet. Var beddémning &r att bada
Idsningarna ger en sadan 6kning av anldggningens komplexitet att det inte &r
intressant.

Pyrolys ar en relativt enkel teknik som kan betraktas som kommersiellt
tillganglig. Frdgetecknen &r framst kopplad till hur man kan anvénda oljan och
problem kopplade till dess anvandning och lagring. Tekniken begransas
ytterligare av att endast en liten del av ingdende biobrdnsle kan tas ut som
bioolja.

Investeringskostnad foér en pyrolysreaktor med efterféljande oljeskrubber
berdknas motsvara 25 % av kostnaden for en fluidiserad baddpanna, vilket
baseras pa kostnaden fér Chalmers férgasare. Investeringskostnaden for
pannan uppskattas fran den 130 MW bubblande badd som just ar uppford i
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Ornskéldsvik dar sjalva pannan kostade 475 Mkr (Bioenergi 2008) eller
3500 kkr/MWis.

Normailserad investerings kostnad panna
C~ 1870 P %57 kr
C/P ~ 1870 P %3 kr/Wis

pyrolysreaktor + skrubber
C~ 460 P %% kr
C/P ~ 460 P %33 kr/W,

Pyrolys kan aven goras i betydligt mindre anlaggningar, men for dessa ar
fluidiserad badd antagligen inte en ekonomsikt rimlig l6sning utan istallet ar
troligtvis roterande rérugnar den teknik som ar att féredra. For dessa ugnar
finns egentligen inte ndgon begransning nedat i skala. I t.ex. Danmark pagar
arbete med att ta fram en mobil pyrolysreaktor som kan producera bioolja
direkt fran halm ute pa falten, se figur 22.

R

i . e ‘:J-, "y Ce ) et
Figur 22 Mobil pyrolysreaktor, Bech m.fl. (2006).

3.5.3 Fluidbaddférgasning

Omvandling i fluidiserad badd ar en kompromissldésning fér férgasning av
biomassa. Den ligger i temperaturomradet mellan dar allt det fasta materialet
omvandlas till en syntesgas och temperaturomradet fér produktion av
biooljor. Férdelen &r att det &r majligt att nd 18ga kokshalter, samtidigt som
tekniken staller mycket lagre krav pa forbehandling an
suspensionsférgasning, som beskrivs nedan. Ytterligare en teoretisk fordel
jamfért med suspensionsfdorgasning ar att den producerade gasen endast
behdver vdarmas upp till ca 800 °C istallet fér ca 1200 °C och darmed behdver
en mindre mangd av branslet offras for att tillgodose omvandlingsprocessens
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varmebehov. Baksidan &r att gasen fran en fluidbidddférgasare kommer att
innehalla bade tjaror (langre kolvaten) och kortare kolvaten (huvudsakligen
metan).

For alla efterféljande processer maste gasen renas fran tjaror och om man vill
tillverka nagot annat syntetiskt brénsle &n metan behdver dven de korta
kolvatena omvandlas till kolmonoxid och vatgas. Behovet av gasuppgradering
ar fluidbaddférgasnings akilleshal. Jamfért med suspensionsférgasning kan
energibehovet och kostnaden fér denna snabbt bli hdgre an det bransle och
de pengar man sparar pa den forenklade férbehandlingen av brénslet, samt
att lagga processen vid en lagre temperaturnivd. Varmen till processen kan
tillféras processen pa olika satt. Men gemensamt fér dem alla &r att vdrmen
produceras fran reaktionen mellan syre och koks. Vill man generera en gas fri
fran luftens kvave, vilket &r en forutsattning for att producera syntetiska
brénslen finns i tvdhuvudalternativ, direkt férgasning med ren syrgas och
indirekt férgasning.

Direkt férgasning

Den direkta forgasningstekniken som anvdnder ren syrgas kraver att
forgasaren kompletteras med en separat syrgas anldggning som separerar
syret fran luftens kvéve. Fdrgasaren i Varnamo ar exempel pa en anldggning
som arbetar enligt den direkta férgasningstekniken och dar den planerade
ombyggnaden till stor del innebar att luften som ursprungligen anvands
ersatts med syrgas och vattenanga som fluidiseringsmedium. Tanken &r att
syret ska forbranna koksen till kolmonoxid och vattendngan ska férgasa
resterande koksen till kolmonoxid och vatgas. For att detta ska ske kravs
dock att syret inte blandas med de brannbara gaserna utan selektivt valjer
koksen. Att dstadkomma denna selektivitet &r problematiskt i en fluidiserad
badd, d@ en stor del av gasen gar genom bubblor och inte genom
suspensionen. Det gor att en stor del av det syre som tillsatts obevekligen
kommer att reagera med de brannbara gaserna istdllet for med koksen. Det
andra problemet &r att forgasningsreaktionen mellan vattendnga och koks &r
en storleksordning I&ngsammare &n reaktionen mellan syre och koks, vilket
gor att reaktionshastigheten i det aktuella temperaturomradet blir I&ngsam
och darmed kommer att spela en underordnad roll fé6r omvandlingen. I teorin
spelar detta ingen roll d@ branslet kommer att befinna sig i badden till dess
att det ar fullstdndigt omvandlat. Dock &r denna teoretiska beskrivning
férenklad eftersom koksen under omvandling blir skér och effektivt ndts ner
av baddmaterialet till sma fragment som ldmnar reaktorn med produktgasen
och samlas upp i efterféljande filter. Ett alternativ &r att aterféra de sma
koksfragmenten till férgasaren, vilket teoretiskt sett ar en bra I6sning. Det
innebar dock att man &ven atercirkulerar problematiska askkomponenter
framst alkali och darmed hdéjer koncentrationen av dessa @mnen i férgasaren
med fdljden att risken for baddagglomerering 6kar. Ett problem som man i
forbranningsanléaggningar léser genom att 6ka regenerering av badden och
darmed far en 6kad kostnad for baddmaterial, samt att koksférlusten med
bottenaskan okar.

Vid genomgang av data fran ett stort antal anldggningar &ar slutsatsen att

endast 40 till 60 % av koksen omvandlas vid direkt férgasning i en fluidiserad
b&dd. Detta &r svart att genomskada fér en utomstadende da@ omvandlingen av
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koksen normalt sett inte redovisas. I de fall ndgot redovisat &r det ofta i form
av en omvandlingsgraden fér ingdende kol. Som redan ndmnts kan denna
uppgift kan vara vilseledande da den koksmangd som ska omvandlas varierar
starkt beroende pa vilket biobransle som har anvédnts och hur det har
forbehandlats.

Direkt férgasning med syrgas har sin stoérsta potential for att producera en
trycksatt syntesgas for produktion av flytande drivmedel. Detta kraver dock
att man nedstroms fdrgasaren satter en reformerare som omvandlar de
kolvaten som finns i gasen till vatgas och kolmonoxid, vilket @r de steg som &r
téankta att utvecklas i Varnamo (aven om detta projekt nu avstannat med
osdker fortsattning). Det man d& far &r en férgasare som fungerar som en
suspensionsférgasare, men som omvandlar branslet vid en lagre temperatur
och darmed kraver att en mindre andel av branslet behéver offras for
uppvarmningen. Tekniken kan aven hantera flisat brdnsle, vilket férenklar
bransleforbehandlingen, samt breddar branslebasen. Dock kraver denna
teknik i likhet med suspensionsférgasare en syrgasfabrik.

For att reformera metan och andra kolvaten vars jamvikt gynnas av hogre
tryck och lagre temperatur behéver en katalysator anvandas. De
katalysatorer som nu ar féreslagna for de aktuella temperaturerna for en
direkt férgasare (alltsd 900 till 1000 °C) kraver dock att gasen renas frén
partiklar och alkali. Vad som framforallt saknas i dagslaget &r filter som
arbetar vid de efterfragade temperaturerna. Darfér maste man forst kyla ner
gasen till mellan 400 och 600 °C vilket gor att gasen maste varmas ytterligare
en gang innan den reformeras. D3 tappar man férdelen som den lagre
temperaturen innebar jamfort med suspensionsférgasningen. Ytterligare en
exergifériust som maste beaktas &r att gasen efter reformeringen maste kylas
snabbt for att inte metan ska terbildas under nedkylningen. Om man klarar
att filtrera gasen 6ver 600 °C félls inte alkaliféreningarna ut och fastnar i
filtren. Det kan gora att man far problem med att snabbt kyla ner gasen efter
reformeringen da alkali faller ut pa kylytorna. Detta problem &r véalkant frén
forbranningsanldaggningar och ar idag anledningen till att man i
biobrénsleeldade kraft- eller kraftvdrmeverk inte kan fa lika hoga
verkningsgrader som motsvarande verk som anvander sig av kol. Detta gor
att man maste ha en genomtankt strategi for var man vill att dessa féreningar
som ldmnar brénslet i gasfas under férgasning tar vdgen och hur man pa
basta satt kan eliminera problem kopplade till dem.

Den varme som behdvs tillsittas for att producera syntesgas fran en trycksatt
férgasare i kombination med gasreformering kan éverslagsmassigt beraknas.

Xfukt )
W/W
1-X e - / ts

011€+Tret Ty ining
zw(_xmwxoﬁxa +0,13

Qvarme ,gas 1000 anga

Koksforlusten blir

Qkoks ~ 116 Xkoks W/Wts
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Det kan vara nédvandigt att tillsdtta anga for att ge en tillracklig mangd gas
for fluidiseringen och for att undvika kolbildning (sot). Angan maste tillsattas
vid ett ndgot hogre tryck &n trycket i férgasaren.

Syrebehovet (stokiometri 0,3-0,35) blir

Xo2 = 0,4 - 0,5 kgoa/KGtorrt bransle

Elbehovet fér syreproduktion med hjdlp av kryogenseparation ar omkring 1
MJ/kgo, om det producerade syret expanderas till atmosfarstryck. For en
trycksatt forgasningsprocess maste man kompensera bortfallet for
syreexpansionen i den kryogena processen, samt for det extra elbehovet
trycksattningen innebdr foér bransleinmatningen. En uppskattning ar att
elbehovet pa grund av detta dkar med 5 till 20%.

Beroende pd tryck kan olika mdngd av vattnets férangningsvarme anvéndas
for att producera I13g- och mellantrycksanga vilken kan anvéandas for el
produktion, fjarvarme eller brdnsletorkning. Mdjligheten att utnyttja att
vattnet kondenserar ut vid en hogre temperatur ar en stor férdel gentemot
den atmosfiriska tekniken dar férangningsvdrmen i de flesta fall gar foérlorad.
Fér en typisk process kan man anta att férgasningen sker vid 900 °C. Gasen
kyls darefter till 500 °C vid vilken partiklar och alkali filtreras bort varefter
temperaturen ater héjs till 900 °C, varvid man tillfér lite extra syre och
reformerar kolvatena till vatgas och kolmonoxid dver en katalysator.

Ingdende biomassa bildar 15 % koks av vilket 70 % omvandlas i férgasaren.
Branslet tillférs med en fukthalt p& 10 % och man tillfér anga motsvarande
20 % av det torra bransleflédet. Frdn approximationerna givna ovan ger detta
att 7,5 % av ingdende varmevéarde hos den torra biomassan lagras i koksen
och omkring 26,5 % omvandlas till latent vdrme lagrad i gasen. Den
resulterade kemiskt bundna energin som ar lagrad i den producerade
syntesgasen blir 66 %. Gar man vidare till DME kommer ungefar 52 % av den
kemiskt bundna energin i ingdende biobrénsle bli drivmedel. (berdknar man
motsvarande for det ldgre varmevardet baserat pa det fuktiga biobrénslet,
50 % fukt, vilket torkas innan férgasningen blir energiverkningsgraden kring
60 % och tar man bort koksférlusten blir den kring 68 %, vilken ar den siffra
som ofta anges for denna process (t ex i Ahlgren m fl 2007)

Den trycksatta fdrgasningsprocessen ar ursprungligen utvecklad for att
producera el i en kombinerad gasturbin-angcykelprocess. Anledningen till att
man vill trycksétta férgasningsreaktorn &r da@ mer uppenbar da man vill kyla
gasen s3 lite som mojligt innan den fors in till gasturbinens
féorbranningskammare och ta ut den lagrade energin som el nar gasen
expanderar genom turbinen. Vid produktion av alternativa drivmedel ar
fordelen med trycksattning inte lika uppenbar. Dessa processer kraver i vilket
fall som helst att gasen kyls ner till omgivningstemperatur och att
vattendngan kondenseras ut. Det hdr kan man visa genom att jamféra
elférbrukningen mellan den direkta syrgasblasta férgasningen med den
indirekta atmosfariska férgasningsprocessen. I den indirekta
forgasningsprocess produceras 0,65 kg torrgas per 1 kg bransle, vilket
motsvarar ca 0,85 Nm?3. Ett ungefarligt matt pa elférbrukningen vid
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trycksattning av gas som tillfors vid atmosfarstemperatur som funktion av
trycket ges av

Qel ~ 0,25 logio(P/Py) MJ/Nm?

dar P, ar ingdendetryck. Som exempel kan man ta om den efterféljande
processen krdver att trycket hdjs till 20 bar, s@ behdver man tillfora el
motsvarande 0,3 MJlq/KQGiort bransle fOr att trycksatta gasen fran en indirekt
forgasare, vilket kan jamféras med 0,4 till 0,5 MJg/KGQtort bransie fOr att enbart
producera syre for den trycksatta processen och da ar de extra elbehovet for
branslematning inte inraknat.

For att den trycksatta fluidbadddférgasningstekniken skall fa ett genombrott
bedémer vi att det maste komma fram tekniker som m&jliggdr att en stérre
andel koks omvandlas i forgasaren, att det blir mdjligt att reformera
kolvatena i narvaro av de partiklar och den alkali som finns i den gas som
lamnar férgasaren, samt att nya mindre energikravande processer for att
producera rent syre utvecklas. Ett annat problem fér denna teknik ar att vi
inte ser att det finns ndgon parallellt teknikspar som den kan fa draghjalp
ifran.

Kostnader foér en anldggning som hanterar 278 MW torrt brdnsle kan
uppskattas enligt féljande branslehantering exklusive torkning 54 Mkr
syreproduktionsanlaggning 220 Mkr (790 kkr/ MWy), forgasare 290 Mkr
(1060 kkr/MW,), gaskylning/angsystem 150 Mkr (540 kkr/ MW,) och
gasreningen/skiftreaktor till 215 Mkr (770 kkr/MW,s), Ahlgren m.fl. 2007. De
tvd sista posterna gaskylning/angsystem och gasreningen/skiftreaktor &r
antagligen i samma storleksordning dven for den indirekta tekniken. Det som
skiljer ar kostnaden for branslehantering, syreproduktionanlédggning och
forgasare, vars kostnad inklusive engineering, tillstand och drifttagning ligger
runt 3000 kkr/MW,. Gaskylning, &ngproduktion, samt skiftreaktorer beraknas
kosta 2000 kkr//MW,s dvs motsvarar 2/3 kostnaden for férgasaren.

Trycksatt fluidbaddférgasare + ASU (syrgas seperationsanlaggning)

C~ 2000 P % kr
C/P ~ 2000 P %33 kr/W,

Angcykel och skiftreaktor
C~ 1330 P %% kr
C/P ~ 1330 P 2% kr/Wys

Indirekt férgasning

Den andra fluidbaddtekniken som ar aktuell for att producera en kvavefri gas
ar indirekt férgasning, dar tvd kommunicerande fluidiserade b&addreaktorer ar
ihopkopplade. I den férsta badden férbranns koks med Iuft och vdrmen
Overfors till baddmaterialet. Baddmaterialet transporteras med rékgasen ut
fran reaktorn och separeras fran gasen i en cyklon och transporteras darefter
till den andra reaktorn. Denna andra reaktor fluidiseras med vattendnga och
varmen som transporteras dit med baddmaterialet fors éver till branslet som
omvandlas till gas och koks. Koksen och det avkylda baddmaterialet
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transporteras darefter tillbaks till den férsta reaktorn dar koksen forbranns
och baddmaterialet vdarms upp. Principen for processen visas i figur 23.
Exempel pa indirekta foérgasningsanldggningar &r férgasaren i Gissing i
Osterrike som har varit i kommersiell drift sedan 2001, samt férgasaren pa
Chalmers drifttagen 2007.

Heat, Electricity, Steam

A
N
Flue gas

Product Gas

l

Biomass

Fuel

Gasifier

Fluidization gas
(Steam or
Bio Producer Gas or ...)

Air

Gas/Patrticle Seal

Short cut bed material / pressure

Figur 23 Principiell skiss for en indirekt forgasare (kortslutningsroret ar en
option)

En férdel med den indirekta férgasningsprincipen jamfért med den direkta
férgasningstekniken &ar att den inte kraver en syrgasfabrik. Den indirekta
forgasningsreaktorn ger &ven anldggningen en storre flexibilitet da
temperaturen i férgasningsreaktorn kan regleras inom ett stdrre
temperaturomrade i och med att man inte behéver tédnka pa omvandlingen av
koksen. Temperaturregleringen kan man styra med cirkulationsflddet av
baddmaterialet mellan reaktorerna. En ytterligare férdel med den indirekta
tekniken ar att befintliga fluidbaddpannor fér varme eller kraft- och
varmeproduktion kan kompletteras med en férgasningsreaktor. Det senare
konceptet har demonstrerats fér en cirkulerande fluidbddd p& Chalmers.
Nackdelen med tekniken ar att den kraver hdga cirkulationsfloden av
baddmaterial som kan ge erosionsproblem. Vidare kan inte den indirekta
forgasningstekniken drivas vid lika hoéga temperaturer som de direkta
forgasningsprocessen. Anledningen till det senare ar att det ar
agglomereringstemperaturen fér baddmaterialet som begransar temperature.
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Dar den hogsta temperaturen i systemet nds i den forsta reaktorn dar
forbranningen sker och i den andra reaktorn dar férgasningen sker blir
temperaturen lagre (30-50 °C). Féljden av detta blir, som aven illustreras i
fig 16, att det teoretiskt produceras mer tjaror vid indirekt forgasning an vid
direkt férgasning.

Nar det galler trycksattning av processen har den samma forutsattningar som
den direkta forgasningstekniken, dock anser vi denna teknikutveckling som
mindre trolig under perioden fram till 2020-2030. Vi goér den beddmningen
baserat pa@ att potentialen fér denna teknik &r relaterad till marknaden for
framst cirkulerande fluidiserade bdddpannor och att det idag saknas en
marknad for trycksatta cirkulerande fluidbaddar fér fasta branslen. En sddan
marknad beddémer vi som helt nédvdndig att en trycksattning av indirekta
férgasningstekniken skall bli aktuell. Daremot ligger utvecklingen i linje med
utvecklingen av tvastegsférbranning (Chemical Looping Combustion), vilken
ir en teknik som &r baserad pa samma reaktorsystem, men dar man
anvander en metalloxid som bdddmaterial i syfte utbver vdrme att
transportera syre mellan reaktorerna. Nuvarande utveckling av CLC har fokus
pa CO2 avskiljning samt reformering for vatgasproduktion.

Energibalansen fér en indirekt fdorgasare sammanfattas i fig. 24. 1
forgasningsreaktorn delas den lagrade energin i branslet mellan koksen som
forbranns i forbréanningsreaktorn och sjdlva gasgenereringen enligt

ans ~1- 1/60 Xkoks W/Wts
Qkoks ~ 1,6 Xioks W/Wts

Varmebehovet for att producera den dnga som behdvs for fluidisering (2 bar
mattad anga, Xénga kggnga/kgtorrt bransie) DIir

Qénga r 0/15 Xénga W/Wts
Och den varme som ar lagrad i gasen och koksen som lamnar forgasare skrivs

Q ~ 011T (_X +X + X fukt N 013 X fukt W/W
varme,gas "~ 1000 koks anga " 1-X g j— 11X ts

Qvérme koks = 0,09 Xyoks T/1000 W/Wis
Varmet som maste tillforas till forgasare med det cirkulerande baddmaterialet
Qusrme = Quirme gas + Qvarme koks W/ Wis
For en fbrgoasare som drivs vid atmogférstryck har man liten méjlighet att ta
tillvara férangningsvarmen av vattenangan i den producerade gasen och den

varme som kan tas tillvara for el, 5ng eller fjarvarmeproduktion kan
uppskattas enligt

0,11€-100 X
~ 2110, 3(— Xios + Xanga + 3 W/ Wi

Qvarmeétervi nning 1000 1-X i
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Varme lagrad i gas som lamnar férbranningsreaktorn med en temperatur ca
50 °C (AT) hogre an férgasningstemperaturen

0,8 €C+AT
~ 10(:0 X koks W/ Wis

Qvérme panna
Typiska varden for en indirekt forgasare ar att branslet tillférs med en fukthalt
av 15 % (Xfe=0,15),. For att fluidisera forgasaren tillsatter man 3nga
motsvarade 50 % av det tillsatta torra branslets massa (Xs,5.=0,5). 85 % av
brénslets torra massa avgar som gas, dvs 15 % av det torra brénslet
omvandlas till koks (Xwoks) och férgasningen sker vid ca 825 °C. Baserat pa
dessa data och ett branslefléde in till férgasaren motsvarande 1 MW fas
foljande bransle och varmefléden

ans = 0/76 W/WtSI Qkoks = 0/24 W/Wts

Qénga = 0,075 W/Wy

Quarme = 0,168 W/Wis, Qusrme gas = 0,157 W/Wts, Quarme koks = 0,011 W/Wi
Det i gasen lagrade varmet som kan nyttiggdras blir

Quarme sterforing = 0,122 W/Wis

Varme lagrad i gas som lédmnar férbréanningsreaktorn

~ 2BCAT Dy =0.10 W/Wys

Qvarme panna = 1000

Qvarme,panna

1

ans’ Qvérme gas

t Qtorrt bransle

Qvérme
Forgasare
Qkoks
Qv'arme koks t

Qénga

Figur 24 Energibalans indirekt férgasning

En indirekt férgasare ar en cirkulerande fluidiserad badd, dar retursystemet ar
kompletterat med en forstorad extern partikelkylare och ett eller tva
partikellds. Fér uppnd maximal flexibilitet hos anlaggningen &r det férdelaktigt
att koppla ihop tre partikell@s, alltsa istéllet fér ett 1ds som man normalt har i
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en vanlig cirkulerande fluidiserad baddpanna. Vidare inférs en kortslutning
mellan det foérsta 18set och pannan vilket méjliggér separation av gas och
tryck  mellan forbrannings- och fbérgasningsreaktorn och dels att
forbranningsreaktorn kan kéras utan férgasaren, det vill sdga som en vanlig
kraft-varmepanna.

Baserat p@ kostanden fér ombyggnaden av Chalmerspannan med tva extra
partikellds och en férgasningsreaktor berdknas kostnaden motsvara 25 % av
kostnaden for en fristaende panna. detta tilldagg uppskattas till mellan 700 och
1500 kkr/MW,s fér anldggningar éver 50 MW,. Baserat pd den beraknade
kostnaden fér nya CFB-pannor presenterade i "El frdn nya anldggningar”
(Elforsk2007). En av de senaste fluidbaddpannorna som installerades i
Sverige var en 130 MW bubblande badd i Ornskéldsvik dar sjdlva pannan
kostade 475 Mkr (Bioenergi 2008) eller 3500 kkr/MW;s.

Normaliserad investeringskostnad panna
C~ 1870 P %7 kr
C/P ~ 1870 P %3 kr/Wis

Normaliserad investeringskostnad férgasningsreaktor
C~ 460 P %% kr
C/P ~ 460 P 33 kr/W

For att jamféra kosthaden fér den indirekta med den direkta
forgasningsreaktorn anvands data fran Ahlgren m fl 2007. I det projektet
uppskattas kostnaden for en cirkulerande fluidbaddférgasare pa 270 MWy till
(54+170)x1,2 = 270 Mkr, vilket ger kostnad pa 1000 kkr/ MW,. Tittar man
pd komponenterna bér kostnaden for en indirekt férgasare bli ca 50 % dyrare,
vilket ger en total kostnad for en forgasare utan angcykel till 1500 kkr/MWis
eller kring 1800 kkr/MW, med 3ngcyke|. Anvander man den
kostnadsuppskattning som ar given fér panna och foérgasningsreaktor ovan
motsvarar det en 70 MW panna med angcykel (fér forbréanning av koksen) och
en 270 MW férgasare, vilket aven det resulterar i 1900 kkr/MW .

Normaliserad investeringskostnad for en indirekt forgasare optimerad for
gasproduktion

C~ (1870x0,15%%+460) P " = 985 P *’ kr
C/P ~ 985 P "% kr/Wis

Baserat pa dessa uppgifter kan man uppskatta att den trycksatta forgasaren
&r ungefar dubbelt sa dyrt som den atmosfariska indirekta férgasaren.

En kostnadsuppskattning fér de efterféljande processerna gaskylning,
angcykel och skiftreaktor uppskattas till ca 2000 kkr//MW,s baserat pa data
fran Ahlgren m fl 2007, vilket fér den indirekta férgasningstekniken motsvarar
4/3 av kostnaden fér sjalva férgasaren.

Normaliserad investeringskostnad for angcykel och skiftreaktor

C~ 1330 P %% kr
C/P ~ 1330 P %33 kr/W,
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Dock &r det framsta anvandningsomradet som kan ses for den indirekta
forgasningstekniken produktion av metan, vilket gor att skiftreaktorn funktion
reduceras till att reformera lagre kolvaten till framst vatgas och kolmonoxid,
men aven kortare kolvaten.

Tekniken for att rena gasen fran tjaror med hjalp av katalysatorer kan
fortfarande inte ses som en tillforlitlig process, vilket gor att for de
anlaggningar som foreslds idag &r oljeskrubbning den mest attraktiva
I6sningen. Den senare genererar dock en forlust av kemiskt bunden energi i
den producerade gasen pd upp till 15 %, samt en 6kad produktionskostnad
relaterat till en konsumtion av biobaserad olja t.ex. biodiesel. Forlusten av
den kemiskt bundna energin kan dock begrénsas till under 5% om
tjar/biodieselblandningen recirkuleras till forgasaren. Skrubbningen reducerar
aven mojligheten att utnyttja den vdarme som finns lagrad i produktgasen som
lamnar férgasaren dd gasens temperatur i skrubbern sanks hastigt frdn ca
400 °C till strax 6éver 100 °C. For det som kondenserar ut under 100 °C
anvander man en vattenskrubber, dar de kolvatena som faller ut med vattnet
tvattas bort och genererar ett vattenreningsproblem. Foér denna tekniks
utveckling likval som for den trycksatta fluidbadd forgasningstekniken ar
krackningen av tjaror vid hdog temperatur den teknikkomponent som idag
haller tillbaka ett kommersiellt genombrott.

Jamférelse mellan trycksatt syrgasblast och indirekt forgasare fér produktion
av syntesgas ger med de kostnader som finns redovisade att den trycksatta
processen blir omkring 40 % dyrare.

3.5.4 Reformering / Tjarrening

Den gas som produceras ba3de fran den indirekta och den direkta
forgasningstekniken behéver uppgraderas, dvs renas frdn tjaror innan den
kan anvandas for nedstréms produktion av hégvardiga biobranslen som SNG,
metanol, DME, FT-Diesel eller vatgas . De flesta nedstrémsprocesser klarar
inte heller de kortare kolvitena som i detta uppgraderingssteg maste
omvandlas till en blandning av kolmonoxid och véatgas. Gasen kan renas fran
tjaror och kortare kolvaten genom att tillsdtta syre och férbréanna en del av
gasen. FOr att bryta ner kolvatena till kolmonoxid och vatgas som ar
byggstenarna i de flesta efterféljande processer maste gasens temperatur
héjs till éver 1150 °C. Problemet med temperaturhdjning (reformering) ar
kostnaden fér syre, reduktionen av processens verkningsgrad och att
verkningsgraden ofta reduceras ytterligare genom att man aven producerar
sot vid reformeringen. Sot ger inte bara ger en verkningsgradsforlust utan
skapar aven problem nedstroms i filter. Det har bedrivits mycket forskning
och produktutveckling inom detta omrade under flera artionden och det finns
idag ett antal tillverkare som havdar att de har produkter som klarar det. Att
bryta ner tjarorna med temperaturhdjning kan ses som en kombination dar
man satter en férgasare som liknar en suspensionforgasare nedstréms
fluidbaddférgasaren, vars uppgift ar att forbehandla branslet.

P& grund av den stora reduktionen av verkningsgrad och kostnaderna fér det
syre som behdvs for att hdja temperaturen till éver 1150 °C har mycket
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arbete och stora anstrangningar gjorts fér att hitta metoder for tjarrening som
undviker reformering med temperaturhéjning. Alternativet &r att da istallet sI3
sonder kolvatena vid strax 6ver 900 °C med hjalp av en katalysator. Det ar
denna metod som asyftas ovan under direkt férgasning. Har finns flera olika
katalysatorer att védlja pa, men foér metan, vilken &r huvudbestdndsdelen
bland de korta kolvatena, &r det framst katalysatorer baserade pa nickel som
ar intressanta. Problemet med dessa katalysatorer ar att de ofta ar dyra och
latt blir forgiftade, vilket kan medféra stora driftkostnader fér processen. Att
snabbt kyla ner gasen efter reformeringen &r ocksa viktigt, sa att metan inte
aterbildas en kylning som &r komplicerad om man vill atervinna den vdrmen
som finns lagrad i gasen. Problematiken som redan namnts ovan ligger i
utfallningen av alkali i temperaturomradet 500-600 °C en problematik som
maste hanteras.

Aven om det anses som mindre intressant i denna studie &r det dven méjligt
att reformera den produktgas som produceras fran en indirekt férgasare till
syntesgas. Detta sker pd& samma sdtt som fér den direkta
forgasningstekniken, men med den skillnaden att gasen redan ar ndra
reformeringstemperatur och inget syre behodver tillsattas for att héja gasens
temperatur. Dock innehaller gasen mycket metan och andra kolvdten som &r
energikrdvande att bryta ner och for att reformera gas fran en indirekt
forgasare i temperaturspannet mellan 900 och 1000 C atgar mellan 0.1 och
0.3 kgsyre/kgis, Vilket motsvarar ett elbehov pa 0.005-0.016 We/Wi om
kryogen syrgasproduktion tilldmpas. Syrebehov 6kar vid lagre koksaterstod,
hégre temperatur och stérre mangd vattenanga i gasen. Den kemisktbundna
energin i gasen minskar med mellan 3 och 5 % under reformeringen och kan
berdaknas enligt

X
~ 0!11Trefcrmerirg Ollltreformerirg -T fukt
Qreformering ~ 1000 X o2 T 1000 1-X koks T X anga + 1-X W/Wis
TN fukt

Om syftet endast &r att rena gasen fran tjaror finns andra alternativ dar andra
katalysatorer kan anvandas, alternativt kan tjarorna tvattas ut i en skrubber
(olika typer finns). Det enklaste ar att anvanda en vattenskrubber. Problemet
med vattenskrubbning &r att man flyttar problemet fran den producerade
gasen till reningen av ett kondensvatten. Har finns alternativ, men de ger
samtliga en verkningsgradsférlust. Férlusten bestdr i att man inte tar tillvara
den energi som ar kemiskt bunden i tjarorna och dessutom behdvs energi for
att rena vattnet. Ett alternativ ar att anvanda en bioolja som absorberar
tjarorna som kondenserar ut vid en temperatur éver 100 °C och aterfér dessa
till féorgasningsreaktorn foér att antigen bryta ner eller branna dem. De
resterande tjdrorna kommer att kondensera ut med vattendngan om gasen
kyls ner ytterligare. Den energi som &r lagrad i tjdrorna kan uppga till 10 %
av branslets varmevarde och speciellt fér den indirekta férgasningstekniken
som drivs vid en ldgre temperatur maste man ta till atgarder som reducerar
forlusten relaterat till tjarorna. Det finns dock flera priméara atgarder som man
kan ta till, dar valet av baddmaterialet ar det viktigaste och mycket av den
forskning som bedrivs inom omradet fluidbaddférgasning &r inriktat pa detta.
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Kostnaden foér katalytisk tjarrening/reformering av kolvaten ar i
storleksordningen 100 Mkr fér 100 MW,. Uttryckt som normaliserad
investeringskostnad

C~ 500 P %7 kr
C/P ~ 500 P %33 kr/W,

Ett alternativ som &r av intresse &r att forst producera metan fr&n biomassa
som sedan transporteras dver (natur-)gasnatet och i ett andra steg producera
flytande drivmedel frdn metan (naturgas). Det forsta steget i processen &r att
reformera metanet till kolmonoxid och vate. Det kan aven det goéras enligt
direkt eller indirekt “forgasning” av metanet. Den indirekta metoden kallas
3ngreformering, vilken &r en indirekt metod dar man producerar varmen i
separat och har en varmevaxlare som for 6éver den varme som behdvs till
a&ngan och metanet. Vi far féljande (endoterma) reaktion

CH4 + 3 H,O0 > CO + 3 H;

Den varme som behdver tillsattas kan uppskattas med
Q, ~017+0,01P"? W/Wc4

Angbehovet ar mellan 1,4 och 3 kgsnga/KgcHa  vid [amplig
reformeringstemperatur (900 - 1100 °C). Med 6kat tryck mdste man oka
andelen 8nga for att undvika kolbildning vid lagre reformeringstemperaturer.
Férhallandet mellan véate och kolmonoxid blir strax éver 3 vid angreformering.
Den andra metoden &r att tillsitta ren syrgas, vilket ger nagot lagre
varmebehov

Q, ~0,15+0,01P"? W/Wcuq

Dock maste man producera syret till processen. Syrgasbehovet ar 1,1-1.25
kg/kgcua. Till denna process ar det dven fordelaktigt att tillsdtta anga vilket
ger en lagre reformeringstemperatur, samt minskar kolbildningen. Direkt
reformering med syrgas ger ett vatgas-kolmonoxidférhallande pd ungefar 2,
vilket ar optimalt fér metanolproduktion. Fér DME produktion vill man dock
att forhdllandet hamnar runt 1 och fér att 8stad komma detta 3tercirkulerar
man den koldioxid som bildas under DME syntesen. Atercirkulation kan &ven
tillampas vid &ngreformering.

Investeringskostnaden for en reformeringsanldggning av metan kan
uppskattas motsvara kostnaden fér en trycksatt syrgasblastférgasare
inklusive syrgasseparering. Uttryckt som normaliserad invesetaringskostnad

C~ 2000 P %67 kr
C/P ~ 2000 P %33 kr/W,.
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3.5.5 Suspensionsférgasning

Suspensionsfdorgasning ar den férgasningsteknik som producerar en blandning
av kolmonoxid och vatgas, en blandning som ar lamplig for producera
drivmedel direkt, vilket eliminerar den tjarrening och reformering som behévs
for de fluidiserade baddarna. Exempel pa anldggningar som arbetar som
suspensionsférgasare dr Chemrecs férgasare av svartlut i Pited och i princip
den Carbon-V-férgasaren som &r under uppforande av Choren i Tyskland,
aven om den senare ar en hybridférgasare. En suspensionsférgasare kraver
ett finmalet brénsle eller en emulsion med relativt jamn kvalité och staller
dadrmed mycket stérre krav pd brénslet an vad som &r fallet for en fluidiserad
baddférgasare. Generellt fér biomassa ar att det ar ofta ar heterogent och i de
allra flesta fallen kravs en stor anstrangning for att mala ner branslet till en
lamplig storleksférdelning, vilket ar speciellt kritiskt for
suspensionsférgasning.

Férgasningen sker med hjélp av en blandning av syre och vattenanga vid en
hég temperatur (1100-1200 °C), men till skillnad mot den fluidiserade badden
ar det inte ndédvandigt att omvandla koksen med det tillférda syret utan
koksen omvandlas lika bra med vattendngan vid dessa héga temperaturer,
vilket gor att omvandlingsgrad av koksen blir hég. Ytterligare en anledning till
den hdga omvandlingsverkningsgraden av koksen ar branslestorleken och den
snabba upphettningen till en hog temperatur som fér de flesta biobrdanslen
reducerar koksaterstoden efter avgasningen till under 10 %. Foér vissa
branslen kan koksaterstoden till och med bli s3 18g som 5 % av den
brénnbara substansen. For att inte terbilda metan &r det viktigt att snabbt
kyla ner gasen till mellan 600 - 800 °C, vilket, som redan namnts ovan, stéller
stora krav pa designen och funktionen av kylaren s3 att inte man far problem
med utfallning av alkali.

Chorenférgasaren ar en hybridférgasare dar férgasningen forgds av pyrolys. I
pyrolysreaktorn avgasas biobranslet vid ca 500 °C. Gasen forbranns till stor
del i en syre vattendngblandning i férgasaren, vilken far en sluttemperatur av
ca 1400-1600 °C och alla kolvaten bryts ner till kolmonoxid och vatgas. Den
resterande delen av biobrénslet koksen mals ner och sprutas in i den heta
gasblandningen som snabbt kyls till 800 °C ndr koksen varms upp och
férgasas och darmed férhindras 3aterbildningen av metan. Rent
termodynamiskt ar detta en elegant l6sning. Problemet som kan forutses ar
att koksen inte hinner omvandlas i férgasaren, vilket kraver att koks och
flygaska recirkuleras till férgasaren. Darmed forloras till viss del en av
suspensionsforgasaren stora fordelar med hég koksomvandling. I den process
som &r presenterad av Choren kommer man fa hdéga koksfléden ut fran
forgasaren, vilket gér dessa maste separeras fran gasen innan vattendngan
bérjar kondensera ut pa kylytorna. I det processférslag som &r presenteras
offras den vdarme som ar lagrad i gasen under denna temperatur ca 400 °C,
vilket gor att man inte utnyttjar méjligheten att anvénda férangningsvdrmen
hos vattendngan som den trycksatta processen ger. Vidare f&r man genom
recirkulationen en ackumulation av alkali i gasen som [dmnar fdérgasaren
nagot som kan stalla till problem i efterféljande gaskylare. Hur detta ska
hanteras har inte presenterats.
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For suspensionsforgasning generellt galler att de framsta nackdelarna ar
kostnaden och komplikationen relaterat till forbehandlingen av branslet som
kan begransa branslestocken, kostnaden foér syrgasfabriken, samt den férlust
som introduceras genom att driva processen vid den hég temperaturen. Detta
4r dven anledningen till att denna teknik endast féreslds for mycket stora
anlaggningar. Exempel pa lampliga branslen for suspensionsférgasning &r:

e Svartlut som har en oljeliknad konsistens som kan pumpas och
sprayas in i férgasaren och darigenom skapa en lamplig suspension i
forgasaren.

e Bioolja som produceras i ett antal decentraliserad anlaggningar och
transporteras med tankbilar eller med oljetankers till och sprays ini en
central férgasare. Produktionen av biooljor kan dven integreras i
forgasningsprocessen som i ovan namnda Chorenforgasaren (i detta
fall kondenseras inte biooljan ut).

e Koksen som produceras vid pyrolysproduktion. En koks som ar latt och
mala och kan ersatta kol i befintliga suspensionsférgasare. (I flera av
de projekt som nu férelds kring suspensionsforgasning integreras en
pyrolysreaktor som ett forbehandlingssteg. )

e Torrefiering som har samma syfte och ar speciellt framtagen for denna
typ av pulverbaserade processer, genom att processen reducerar
biomassans daliga malnings- och lagringegenskaper (se tidigare
beskrivning).

e Lignindterstod frdn hydrolys &r ett pulverbaserat bransle med
egenskaper och varmevarde som liknar brunkol.

Varmebehovet for suspensionsférgasning kan éverslagsmassigt beréknas

\
~ our (_Xkoks X g + X e 3043 X\ /W,

Qurme gas " 1000 X e 1-X e

Koksforlusten skrivs
Qkoks ~ 1.6 Xkoks W/Wts

Syrebehovet &r ungefar samma som for trycksatt direkt fdrgasning
(stokiometri 0,3-0,35), (vilket motsvarar ett elbehov p% 1 MJ/Kkg), dvs

Xoz2 = 0,4 - 0,5 kgo2/Kgts
For svartlutférgasning ar fukthalten mellan 15 och 30 %, man har @ven en

stérre "ask fraktion” dvs kokkemikalierna som ocksd maste varmas upp for
att uppskatta den varme som behdvs behdver inkludera den termen enlig

\
. ouT ( X fuke X fukt
Qvarme gas ~ 1000 N Xkoks + Xénga + 1-X ke + Xkokkemikalier j 0’13 1-X ke W/Wis

Enligt Ekbom m fl 2005 motsvarar varmen lagrad i kokkemikalier och gas
0,22 W/W vid en forgasningstemperatur pa 950 °C och en fukthalt pd
ingdende svartlut pa 15 %. Okas temperaturen i férgasaren till 1100 °C vilket
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kan vara nédvandigt for att undvika metan kommer 6ka varmen som ar
lagrad i gasen och kokkemikalierna till 0,27 W/W. Den stérsta delen av
varmen fran férgasningen atervinns som mellan och 13gtrycksanga.
Elférbrukningen for syreproduktionen anges till 0,038 W¢/W\s.

I Chemrecs fborgasare for svartlut sdanker man temperaturen hastigt till
ca 400 °C och tvattar ut kokkemikalierna 90 % av den varmen som finns
lagrad i gasen som lamnar férgasningszonen av reaktorn ateranvénds for att
producera mellan och 18gtrycksdnga, samt varmvatten.

Den officiella siffran for kostnaden for Chorenférgasaren beraknas till 100 M€
for en 45 MW forgasare med efterfoljande FT-syntes, dvs en normaliserad
investeringskostnad pa

C~ 7500 P %67 kr
C/P ~ 7500 P %33 kr/W,.

Foér Chemrecférgasaren berdknas kostnaden for férgasare och gaskylare till,
Ekbom m fl (2005)

C~ 1220 P %67 kr
C/P ~ 1220 P %33 kr/W,

Bade Choren och Chemrecférgasaren &r intressanta koncept, men ddr man
kan se uppenbara utmaningar i samband med wuppskalning. Foér
Chorenférgasaren ar omvandlingsgraden av koksen den stora frdgan om man
verkligen lyckas med den, ett problem som man kan férutse 6kar med dkande
storlek. Det naturliga steget skulle vara att héja temperaturen, men da finns
det risk for aterbildning av metan. For det konceptet som presenteras kan
man aven férutse problem med alkali vid kylning av gasen en problematik
som man vet frdn férbranningsanldggningar inte ska underskattas. En
beddmning &r dven att komplexiteten av konceptet maste reduceras for att
det ska bli kommersiellt gdngbart. Bedémningen &r att om demonstrationerna
som nu genomfors lyckas ar kan tekniken vara mogen kring 2020 och da for
anlaggningar pa storlekar pa flera hundra MW.

For svartlutférgasning enligt det konceptet som presenteras av Chemrec ar
den stora frdgan om murmaterialet kommer att halla ndr man gar upp i skala,
samt hur man ska klara att fa till brdnnaren som ska sprida in svartluten i en
stor volym. Det som hdander med murmaterialet ar att kokkemikaliernas alkali
diffunderar in i murverket som d& bryts ner. Losningen &r att skapa ett
ogenomtrangligt skikt p@ murverkets yta som hindrar diffusionen, vilket
hittills har visat sig fungera i pilotanldggningen i Pitea. Dock kan man férutse
att problematiken 6kar med 6kande storlek, dar storleken 6kar méjligheten till
sprickbildning i det skyddande skiktet och darmed haveri av murverket. En
annan utveckling som maste till &r utvecklingen av brénnarmunstycken fér att
sprida in svartluten pa ett dnskat satt in i forgasaren. Detta &r inte enkelt att
dstadkomma och &r fortfarande ett “problem” att &stadkomma i en
sodapanna, vilken stéller lagre krav pa spridningen an svartlutférgasaren och
problematiken med spridning kan man férutse 6ékar med skalan. Fér denna
teknik finns en direkt konkurrens med den traditionella sodapannan.
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Sodapannan &r optimerad for tillférlitlighet och atervinning av kokkemikalier
och inte for energiproduktion, vilket gor att om den utsdtts for konkurrens
kan elproduktionen 6kas med kanske uppemot 50 % (fran ca 20 till 30 %
elverkningsgrad) med relativt sma medel. Slutsatsen &r att svartlutférgasning
maste visa att man klarar de hogtstéllda kraven pa tillférlitlighet under 13ng
tid (kanske 10 till 15 &r), samtidigt som fordelen gentemot sodapannan
vidhalls for att den ska fa ett kommersiellt genombrott. Vidare kraver
konceptet med svartlutférgasning att aven massabruket energieffektiviseras,
sa att energibehovet i form av anga och el minimeras. Det finns &ven
konkurrerande férgasningsalternativ bland annat en indirekt forgasningsteknik
som ar kallad "MTCI steam reforming process”.

3.5.6 Uppgradering av produkt/syntesgas till metan, DME och metanol

Alkalimetaller frigdérs under férgasningen och befinner sig i gasfas innan de
faller ut som partiklar nar gasen kyls ner. Utfallningen sker i temperatur
omradet 550 till 650 °C. Dessa partiklar kan efter att de har fallts ut separeras
fran gasen tillsammans med sot och askpartiklar i ett filter. Om gasen renas
fran tjdror och torkas i en vatten- eller oljeskrubbern kommer istéllet dessa
partiklar att fastna i dess kondensat och behovet av ett filter minskar.

Svavel forgiftar snabbt olika katalysatorer, speciellt nickelbaserade. Svavel
ldmnar forgasaren som flera olika féreningar, men i kvantitet mest som H,S
(svavelvate). Det finns flera alternativ att rena gasen fran H,S, men det &r
svart att pd ett kostnadseffektivt sitt rena den biomassabaserade gasen fran
svavel dd den redan fran borjan innehaller 13ga halter svavelféreningar. Nagra
alternativ finns. Det forsta sattet ar att endast anvanda sig av en skyddsbadd
av zinkoxid som absorberar det mesta av svavlet, dock inte det organiska
svavelforeningarna. Att det finns en skyddsbddd innan katalysatorreaktorn
kan man saga ar gemensamt for alla processlésningar och bidrar aven till att
skydda katalysatorbddden mot andra odnskade féroreningar och tillfalliga
variationer i sammanséattningen pa ingdende gas. Att endast anvdnda en
skyddsbadd ar dock en metod som kan tillféra anldggningen relativt hég rorlig
kostnad i och med att zinkoxiden hela tiden maste ersittas med ny. Denna
kan reduceras om gasen forst torkas i en vattenskrubber, vilket gér att en
stor del av svavelféreningarna kommer att fastna i kondensatet och endast en
mindre del tas i skyddsbadden.

Om det finns krav pa riktigt I3ga koncentrationer av svavel &r en méjlighet att
ersatta zinkoxiden med kopparoxid, vilket dock kommer att o&ka
driftkostnaden for detta steg dramatiskt. Andra alternativ &r att anvénda
aminskrubbning fér att absorbera svavelféreningarna. Aminskrubbern kan i
samma sekvens rena gasen fran koldioxid . Aminen kan sedan regenereras
och anvéndas i under manga cykler. Dock bidrar svavlet till att aminen
I&ngsamt degraderar och maste successivt bytas ut. Ndgot som kan ge en
starkt 6kande rorlig kostnad fér processen.

Metanproduktion fran produktgas

Produktionen av metan foér att ersatta naturgas kallas vanligen SNG (ibland
dven bendmnd biometan eller biogas). Detta sker alltsd frdn en renad
produktgas eller syntesgas och kan géras pa olika satt. Att producera metan
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har dock inte tidigare varit i fokus da det har funnits en stor tillgdng av
naturgas. Utvecklingen har istéllet varit inriktad pd att sl8 sénder metanet i
naturgasen till vatgas och kolmonoxid (reformering beskriven ovan). Man ska
har komma ihdg att naturgas, raffinaderigas och rétgas fram till vara dagar
oftast har betraktats som en odnskad produkt som man har facklat bort. Nu
har dock vinden vant och naturgasen (metanet) ses som en vardefull produkt
och en bra energibédrare. Har bor dock tillaggas att det idag finns nagra fa
anléggningar dar man har producerat metan fran férgasat kol. Férgasningen
har i dessa fallen skett vid hog temperatur och hégt tryck i en
suspensionsférgasare och man har har producerat en ren syntesgas som har
skiftats till ett férhallande mellan vatgas-kolmonoxid lika med tre.
Omvandlingen till metan har skett gradvis samtidigt som gasen har kylts ner
genom en serie kopplade baddar av katalysatorer. De reaktioner som man
forsoker stadkomma &r

3 Hz + CO > CH4 + Hzo + varme 1’]:0,79
Hzo +2 CO+H2 —> CH4 + C02 + varme 1’]:0,73
2 H; +2 CO —» CH4 + CO, + varme n=0,76
4 Hz +C02 - CH4 + Hzo + varme 1’]:0,83

Om produktion sker enligt dessa reaktioner forloras beroende pad ingdende
gasens sammansattning mellan 17 och 27 % av det ingdende av varmevérdet
vid reformeringen. Till skillnad mot jasning, s8 avges vdrmen vid hég
temperatur, vilket méjliggér tillvaratagande av denna varme i andra delar av
processen for att 0©6ka processens verkningsgrad. Har har man ett
optimeringsproblem hoégt tryck enklare metanisering, men kylningen av
metaniseringsreaktorn forsvdras och man maste skapa en storre
temperaturdifferens mellan kylytor och gas, vilket gor att vdarmen som bildas
maste tas ut vid lagre och lagre temperatur desto mer trycket 6kas. Den
beskrivna processen har varit baserad pa storskaliga l6sningar (1000 MW
ingdende bransle eller storre), vilket ju med stdrsta sannolikhet &r betydligt
stérre an de storlekar som kommer vara tillampbara fér produktion av SNG
frdn rena biobranslen. Det kan dock vara fullt méjligt att ndgon enstaka
biobransleanlaggning eller anlaggningar med kol som huvudbransle byggs
med denna teknik som allts3 redan nu finns kommersiellt tillgénglig.
Metaniseringen gynnas av hégt tryck men reaktionshastigheten &r sd hég
dven vid 18ga temperaturer att det ar méjligt att driva processen vid
atmosfars tryck.

Mindre anlaggningar kraver mindre komplicerade processer, men utvecklingen
h&r har inte kommit lika 18ng. Lésningen &r att inte g& dver ren syntesgas och
istéllet inrikta sig p& att omvandla en produktgas renad fran svavel, partiklar
och huvuddelen av tjarorna direkt till metan. Att detta ar mdjligt kan man
forstd genom att studera jamviktssammansattningen fér biomassa som
omvandlas till gas vid atmosfarstryck, se fig 25. Har kan man se att jamvikten
vid ca 300 °C resulterar i en gas som bestdr av en blandning av metan och
koldioxid, ndgot man kan nd med hjélp av en nickelkatalysator. Dock maste
man &ven tillsitta vattendnga for att pressa ner halterna av kolmonoxid till en
acceptabel niva. Vidare behdver man rena gasen fran koldioxid och vatgas
innan man nar en kvalité som uppfyller kraven fér den naturgas som kan
pumpas ut pa naturgasnitet.
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Denna teknik &r under utveckling och har demonstrerats under ett antal ar i
labskala (10 kW) i anslutning till den indirekta biomassaférgasaren i Gissing,
Osterrike och en 1 MW metaniseringsanldggning ar under uppférande och ska
tas i drift under hosten 2008. Det har ett exempel pa att produktion av SNG
ar en omogen process, men som troligtvis har en stor méjlighet att ta tillvara
det metan som bildas naturligt under férgasningsprocessen. Det finns alltsa
fortfarande stor potential till nya processférslag. Exempelvis ar en vanlig
metankoncentration i produktgasen fran en indirekt férgasare kring
13 volym % metan och reformeras denna gas direkt till metan och koldioxid
forloras kring 16 % av gasens varmevarde.

1,0 -
250-450°C
[kmol] Methane Synthesis
750-850°C
05 - biomass
co, gasification
H,0
0,0
200 400 600 [°C] 800 1000

Figur 25 Jamvikts koncentrationer fér ett biobransle som omvandlas till gas
vid olika temperaturer

Reningen frdn koldioxid och vatgas nedstréoms metaniseringen, samt
trycksattningen av gasen kravs for att trycka ut gasen pd ett naturgasnét.
Gasen kan renas fran koldioxid med hjalp av en vattenskrubbning vid hégt
tryck (se gasuppgradering under hydrolysbaserade processer ovan) eller med
hjalp av aminskrubbning. Anvdnds en aminskrubber kan den dven anvandas
for att rena gasen fran svavelféreningar. I de forslag som nu finns foreslas
vatgasen separeras fran gasen efter reningen frdn koldioxid med hjalp av
membranteknik. Om metanet ska ersatta drivmedel ar det dock fordelaktigt
att den innehaller en viss mangd vatgas, men de specifikationer som nu finns
for naturgas tilldter inte denna inblandning.

Kostnaden fér en metaniseringsraktor ar i storleksordningen 100 Mkr fér
100 MW,,. Uttryckt som normaliserad investeringskostnad

C~ 500 P % kr
C/P ~ 500 P %33 kr/W,

Metaniseringen har aven potential att lagra el som vatgas producerad genom
elektrolys och tillsdtta den innan metaniseringen. Potentialen fér att lagra
energi i metan producerad fran biobranslen &r 80 % av vdrmevéardet pa det
torra ingadende branslet om allt kol i biobrénslet aterfinns i gasen, dvs allt
koks har omvandlas. Om istéllet koksaterstoden motsvarar 15 % av massan
reduceras lagringspotentialen till 50 %. Vid elektrolys lagras ca 70 % av den
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el som tillférs i vatgasen och kostnaden for en anlaggning i MW skala ar kring
3600 kkr/MW,stgas. Uttryckt som normaliserad investeringskostnad

C~ 775P %% kr
C/P ~ 775 P %33 kr/Wystgas

Ellagringseffektivitet vid 15 % koksaterstod (indirekt férgasning) ar 75 %
uttryckt som att 75 % av den tillférda elen sparas som kemiskt bunden energi
i metan enligt foljande dverslagsberdakning.

Energi lagrad i metan utan tillsatts av vatgas

lenmetanisering(Hi torrt  bransle  —  Xkoks Hi  koks)/Hi torrt  bransie=0,84(18,6-
0,15*%30)/18,6= 0,64 Wcha/Wys

Andelen kol i produktgasen som omvandlas till metan

= Q0 Hiarrane / & — X 064x186 /€05-015_
kol — -

=0,51
H, o X M M, 50,25x 0,016/ 0,012

i,metan metan

Det gor att 49 % av kolet finns tillgangligt for metanisering och fér att géra
det maste man tillsatta 0,111 Kgystgas/KGts €ller 0,73 Wystgas/ Wes

Energi lagrad i metan efter tillsatts av vatgas blir
Q2=Q1/okoi=1,26 Wcna/Wis

Elbehov fér vatgasproduktionen ar 0,73/0,7=1,04 W¢/Wi. I processen
produceras el fran varmefdriusterna och frdn koksen som férbranns samt fran
de varmeférluster som uppstdr. Antag att elektrolysen kan ldggas vid en
temperatur sa att 30 % av varmen blir el (0,09 W¢/Wy) , vilket aven kan
antas gélla for forlusterna vid metaniseringen (0,03 Wq/W.). Fran
forbranningen av koksen och medkylningen av gaserna med avdrag for
elférlusten kopplad till komprimeringen av gasen kan kring 0,1 W¢ /Wy el
produceras. Det externa elbehovet blir didrmed 0,82 W./W, fran vilket det
produceras 0,62 Wchs/ Wy, dvs kring 75 % av den tillférda elen sparas som
kemiskt bunden energi i metan. For att detta ska vara 16nsamt kravs dock att
priset pa biobrénslebaserad metan &r 60 % hégre &n fuktig flis och 25 %
hégre an el . Beddmningen ar att processen kan anpassa sig snabbt fér
variationer och kan vara ett alternativ till att ta tillvara intermittent
elproduktion frén férnyelsebara kallor, sdsom vind och sol.

Metan, DME, metanol producerade fran syntesgas

Syntesgas, dvs en blandning av framst CO och H,, som &ven kan innehalla en
viss mangd CO,, samt vattené’mga om gasen inte har varit nedkyld, kan
genom olika kemiska processer “plockas ihop” till de kolvaten som man
eftersdker. Lattast ar att producera metan, foljt av metanol och DME darefter
kommer mer komplicerade processer dar man aktivt bygger upp de
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kolvatekedjor man eftersdker, FT-Diesel ar ett bransle av den senare typen.
Principen foér processerna ar dock densamma och &r baserade pd att utnyttja
katalysatorer vid olika och temperaturer foljt av destillation eller
gasseparation. I korthet galler fdljande f6ér att producera ovannamnda
drivmedel fran syntesgas:

Metan

Metanisering &r beskrivet ovan. Att géra metan fran ren syntesgas har
fordelen att katalysatorn inte férst behdver bryta ner kolvadten till syntesgas
innan metanisering. Vid nedbrytningen av kolvaten finns stor risk for att
elementart kol byggs upp pa katalysatorn, vilket degraderar katalysatorn. Det
gér att om metan produceras fran syntesgas kan mer avancerade och battre
katalysatorer anvandas utan att kostnaden for katalysatorn negativt paverkar
produktionskostnaden for metanet.

Metanol
Metanol (CHs;OH) kan produceras i en syntesreaktor vid mellan 250 och
300 °C och vid 30 till 100 bars tryck enligt reaktionen

CO + 2H2 +XH20+YC02 ol CH3OH + CO + 2H2 +XH20+YC02

Dar andelen koldioxid och vattenanga som ingar i reaktionen ges av
jamviktsreaktionerna

CO + 2H2 e d CH3OH
och
CO + Hzo <> C02+H2.

Jamvikten goér att mellan 10 och 40 % av syntesgasen omvandlas till metanol
vid varje passage genom katalysatorn, dar hoégre tryck ger en hdgre
omvandling. Efter katalysatorn kondenseras vattenangan och metanolen ut
och gasen recirkuleras till katalysatorn dit man &aven tillfér vatten for att
kompensera fér jamviktskoncentrationen av vatten. Metanolen separeras fran
vattnet till fardig produkt genom en enstegs destillation. Den véarme som
bildas vid metanolsyntesen kyls dels bort av férdngningen av det tillférda
vattnet, uppvarmningen av den recirkulerade gasen, samt av kylvatten som
haller ungefar 20 °C. Pa grund av recirkuleringen &r méjligheten att atervinna
varme begransad, men en viss mojlighet att producera fjarrvarme skulle
antagligen vara méjlig. Den andel av syntesgasen som blir till metanol beror
pa antalet gdnger gasen cirkuleras och en 100 % omvandling skulle teoretiskt
vara mdjlig om man cirkulerade gasen o&ndligt antal ganger. Det &r dock inte
praktiskt mojligt, d& gasen alltid kommer att innehalla en viss médngd inerta
gaser som argon och kvave, det stdller aven stora krav pé’) att H, / CO
forhallandet hela tiden &r lika med tva. Kombinationen av dessa tva gér att
man hamnar i ett optimeringsproblem dar man far vardera hur manga g%nger
gasen cirkuleras. Optimeringsproblemet blir relaterat till kostnaden for
syntesreaktorns storlek som 6kar med antal ganger som gasen cirkulera,
okad elatgdngen for recirkuleringen dar trycket maste ékas med 10 %,
insatsen for att sakerstalla H,/CO som &kar med 6kad cirkulering, samt vardet
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pa den gas som extraheras ut fran processen minskar med 6kad cirkulering.
Fér gasen minskar varmevérdet med varje varv pa grund av att syntesgasen
innehaller mindre méngder inerta gaser som ackumuleras i den cirkulerade
gasen och minskar den alternativa anvandningen for gasen.

Dem kemiskt bundna energin i metanolen och gasen blir

Qmetanol = X 0,83 W/Wsyntesgas
Quérme forlust = X 0,17 W/Wsyntesgas
ans = (1-x) W/Wsyntesgas

Vid utvarderingen av Chalmers fdrgasningsteknik Wallman 2008, ar
beddmningen att det mest optimala &r att driva omvandlingsgraden till
metanol till ca 60 %. Den resterande gasen far da ett varmevérde som gér
den intressant att anvanda den for elproduktion i en gasturbin.

For att f8 metanol av séljbar kvalité maste metanolen koncentreras via en
enstegs destillation vid 10 bar och 120 °C. Fér destillationen atgar 200 °C
adnga motsvarade

Qgestillation=0,23 W%nga/WmetanoI .

I samband med destillationen far man &ven en forlust av metanol
motsvarande

Qmetanolf(')'rlust = 0/033 W/Wmetanol

Syntesreaktorn fér metanolproduktion &r en faktor tva till tre billigare an for
motsvarande fér DME och metan produktion, vilket beror pa att den inte
behdver kylas i motsvarande utstrackning. Dock tillkommer kostnader for
tercirkulationen av gasen och eventuell gasturbin fér utnyttjandet av energin
hos den gas som inte cirkuleras. Kostnaden for en syntesreaktorn med
system for atercirkulation med gasturbin &r kring 70 Mkr fér 100 MW, och ska
gasen forst trycksattas fran atmosfarstryck till 30 bar tillkommer en kostnad
for en kompressor motsvarande 40 Mkr fér 100 MW, Kostnaden for den
efterfoljande destillationen ar kring 170 Mkr for 100 MW\

Normaliserad investeringskostand syntesreaktor
C~ 370 P %% kr
C/P ~ 370 P %% kr/Wis

Normaliserad investeringskostnad kompressor (om ej férgasningen sker vid
mycket lagre tryck @n syntesen)

C~ 200 P %% kr

C/P ~ 200 P %33 kr/Wi,

Normaliserad investeringskostnad destillation

C~ 900 P %% kr
C/P ~ 900 P %33 kr/W,
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Metanolprocessen ar redan idag en kommersiellt tillgénglig process fér aven
de stdérsta storlekarna man kan tanka sig for metanolproduktion fran
biomassa (> 1000 MW).

DME
DME (CHs0CHs) produceras i en syntesreaktor vid mellan 250 och 300 °C och
vid 40 till 50 bars tryck. Det finns tva véagar att ga till DME dar den férsta &r
en process i tva steg ddr man forst gar till metanol innan man déarefter gar till
DME. Denna vag har samma begransningar som metanol och kraver en
omfattande 3tercirkulation av syntesgasen genom syntesreaktorn. Den andra
vagen som nu kommer och som beskrivs vidare har &r att g8 direkt till DME
utan omvagen 6ver metanol enligt reaktionen
CO + 2H; +xH,0+yCO, + z CH50H

- CH3OCH3+ZCH3OH + CO + 2H2 +XH20+YC02

Dar andelen koldioxid och vattendnga som ingar i reaktionen ges av
jamviktsreaktionerna

3CO + 3H; «& CH30CH5+H,0
CO + 2H; « CH3;0H

och
CO + Hzo <> C02+H2.

Jamvikten gor att mellan 85 och 95 % av syntesgasen omvandlas till DME vid
varje passage genom katalysatorn, dar hégre tryck ger en hégre omvandling.
Efter katalysatorn kondenseras vattendngan, koldioxiden, metanolen och
DMEn ut och aterstdende gas, och metanolen recirkuleras till katalysatorn. Till
katalysatorn tillfér man aven vatten fér jamviktskoncentrationen. Koldioxiden
recirkuleras till reformeringen av gasen for att erhalla ratt vatgas/kolmonoxid
forhdllande. Tackvare den hégre omvandlingsverkningsgraden  &r
dtercirkulation av gas och metanol inget problem vid DME-produktion.
Energiutvecklingen per volymenhet stiller stora krav pa utformningen av
syntesreaktorn féor DME produktion. Den reaktor som finns allmant tillganglig
idag (multifixbedreaktor) finns sma méjligheter till vdrmeadtervinning annat &n
méjligtvis fjarrvarmeproduktion. Koncentreringen av DME sker i tva steg forst
separeras vatten fran DME/metanol i ett forsta destillationssteg, darefter
separeras DME fr&n metanol i ett andra destillationssteg.

Dem kemiskt bundna energin i DME &r kring

Qmetanol = 0,83 x W/Wsyntesgas
Q= 0,17x W/Wsyntesgas
ans = (1-x) W/Wsyntesgas

Bedémningen ar att omvandlingsverkningsgraden fér DME syntesen &r kring
99,5% (x=0,995) om man tillampar atercirkulation av syntesgas, koldioxid
och metanol. Efter DME syntesen separeras kyls gasen snabbt ner -40 °C,
vilket kraver ca 0,015 W./W,. Darefter separeras den resterade mangden
sytesgas och vatten, metanol, koldioxid och DME blandningen férs vidare till
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en forsta destillationskolon. I denna kolon separeras koldioxiden av nar
temperaturen héjs till 130 °C med hjélp av 8nga motsvarande 0,065 W/Ws. I
en efterféljande kolon O6kas temperaturen till kring 145 °C och metanol, DME
och vatten separeras fran vardera med hjdlp av &nga motsvarande
0,05 W/Wi.

Qel ~ 0,015 W/ Wy
Qé’mga ~ 0/06 W/Wts
Qé’mga ~ 0/05 W/Wts

Investeringskostnaden for en syntesreaktor fér DME produktion ar kring 70
Mkr for 100 MWy, vilket ar ca 50 % dyrare en fér motsvarande metanolsyntes
inklusive atercirkulation och gasturbin. Ska gasen forst trycksattas fran
atmosfarstryck till 30 bar tillkommer en kostnad fér en kompressor
motsvarande 40 Mkr for 100 MW,

Normaliserad investeringskostnad syntesreaktor
C~ 550 P %% kr
C/P ~ 550 P 33 kr/W

Normaliserad investeringskostnad kompressor (om ej forgasningen sker vid
mycket lagre tryck an syntesen)

C~ 200 P %% kr

C/P ~ 200 P %33 kr/W

Normaliserad investeringskostnad destillation
C~ 900 P ™ kr
C/P ~ 900 P %33 kr/W

DME-processen &r redan idag en kommersiellt tillganglig process och
utvecklingen drivs framat av kolférgasning och DME framstéllning frén
naturgas, vilket gér att beddmningen &ar att det ar madjligt att hitta en DME-
process for de storlekar som ar aktuella féor biomassaférgasning.

3.5.7 Synergimdjligheter med samtidig el och varmeproduktion

For att kunna vardera synergieffekterna med att integrera produktion av
drivmedelsproduktion med samtidig produktion av el och varme, maste man
vardera den 8nga som anvénds i processen som ett bortfall av elproduktion.
Som exempel pa hur uttag av anga vid olika temperaturer visar vi i denna
rapport pa hur mycket el och virme som produceras fran en viss mangd é’mga
i Lippendorf kraftverk vars é’mgcykel har simulerat i EBSILON Professional.
Lippendorf &r ett stort kolkraftverk nagot vi inte har i Sverige, men som kan
ses som en alternativ anvandare av den biomassan som vi i Sverige kan
tankas vilja anvanda for drivmedelsproduktion. Dessa stora baskraftverks
med en drifttid p@ ndstan 8500 timmar per ar har en unik méjlighet att
effektivt ta ut anga, vilket ger dem en konkurrensférdel fér produktion av
drivmedel frdn biomassa. Speciellt vid produktion av etanol via jdsning har
dessa stora verk en fordel.
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For att vdrdera angan tappats av ldngs angexpansionen fran 0,038 bar upp till
23 bar i turbinsekvensen, samtidigt som inverkan p& elproduktionenen har
studerats. Anguttaget ar fig. 26 bendmnda som "heat consumer”. Ingdende
data fér simuleringen &r sammanfattad i tabell 1. Simuleringen avser alltsd en
nadgot forenklad process. I verkligheten sker redan avtappning for
fjarrvarmeproduktin (strax éver 100 MW varme).

Resultat for simuleringen ar presenterad i fig 27 Dar man kan se hur
elverkningsgraden for kraftverket exklusive internkonsumtion sjunker linjart
med mattnadstemperaturen pa den &nga som tappas av. Om man till exempel
tappar av anga med en mattnadstemperatur av 220 °C sjunker
elverkningsgraden med mer en 23%, vilket motsvarar 50% av den el som
verket kan producera fr&n den uttagna angan. I  vanliga
biobransleanldaggningar med légre &angdata kommer den relativa
elproduktionen sjunka betydligt mer.

Tabell 1, Data for Lippendorf kraftverk som ligger till grund fér simuleringen i
EBSILON.

Simulering
Elproduktion (till nat) 880 MW
Braslelast 2067 MW
Effekt anga 1854 MW
Fjarrvarme Kondensdrift
Elverkningsgrad 47,5 %
(dngcykel)
Bransle Brunkol
Angflode 672 kg/s
Hogtrycksanga 550/258.5°C/bar
Mellantrycksanga 580/49.7°C/bar
Angtryck 0.038 bar
kondensorutlopp
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5 Bilagor

5.1 Kostnadsuppskattning, samt energi- och materialbalanser fér kombinat som producerar
biopellets och torrefierad biopellets

Kostnadsuppskattning

Uppskattningar

Anmarkning

Biopellets

Komponenter:
Malning, torkning, pelletering

Kostnad exklusive varmepanna
C/ P*%® = 14+275+19 =308 krWis

Kostnad inklusive vrmepanna
C/ P*® = 14+275+19+(275x0,15%°") = 386 kr/Wis

Torrefierad biopellets

Komponenter:
Malning, torkning, torrefiering, pelletering

Kostnad exklusive varmepanna
C/ P*%® = 14+275+275+19 = 583 kr/Wis

Kostnad inklusive férbranningskammare
C/ P%%® = 14+275+275+275+19 ~858 kr/\Wis

Processerna att producera biopellets
och torrifierad biopellets ar nast intill
identiska. Skillnaden &r att branslet
inte behéver malas ner till lika sma
bitar vid torrefiering, vilket gor det
forsta steget lite enklare. Ytterligare en
skillnad &r att
torrefieringsanlaggningen kréaver en
mer avancerad brdnnkammare &n
biopelletsanlaggningen.

Energi- och materialbalanser komponenter

Hjélpsystem Energi: Elbehov for flaktar, pumpar, belysning,
Qetannat = 0,003 Wei/Wis mm, Beréknas fran elbehovet for
forbrédnningsprocessen.
Torkning Energi: Torkning fran 50 till 10 % fukthalt

Qel,torkning = (0,005 We/Wis
Qtorkning = 0,124 Wel/Wis
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Malning

Energi:
Qel,malning = 0,015 We/Wis

Storleksreduktion till 1-1,5 mm

Pelletering/brikettering Energi: Pressning av pellets/briketter
Qel,pelletering = (0,02 We/Wis
Torrefiering Energi: Vid torrefiering driver man av ca 18 %
Qutorrefiering = 0,04 W/Wis av den brannbara substansen som en
Material: brannbar gas.

Torrefierat bréansle = 0,82 W/Wis
Brannbar gas = 0,18 W/Wis

Energi- och materialbalanser processer

Biopellets

Energi:

Qel zQel,anna'c'*'Qel,'corning + Qel,malning + Qel,malning = 01043
WeI/VVts El

Qanga, 120c = 0,124 W/Wis Anga 120 °C, torkning.
Material:
Biopellets: 1 W/MW;s
Torrefierad biopellets | Energi:

Qel zQel,annat"‘Qel,torning + Qel,malning + Qel,malning = 0/043
WeI/VVts El

Qanga, 120c = 0,124 W/W;s Anga 120 °C,
torkning.

Quarme, sooc = 0,124 W/Ws Varme torrefiering
Material:

Torrefierat bransle = 0,82 W/Ws
Bréannbar gas = 0,18 W/Ws

II
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5.2 Kostnadsuppskattning, samt energi- och materialbalanser féor kombinat som producerar

pyrolysolja

Kostnadsuppskattning

Uppskattningar

Anmérkning

Pyrolysreaktor

Komponenter:
Pyrolysreaktor, skrubber

Kostnad exklusive varmepanna
CI P%% = 460 kr/Wis

Beréknad kostnad enbart for
pyrolysreaktor och skrubber.
Pyrolysreaktorn maste integreras med
en varme- eller kraftvarmepannan dar
mojlig storlek pa pyrolysreaktorn
bestdms av den kombinerade
processens varmebalans.

Energi- och materialbalanser kompon

enter

Hjalpsystem

Energi:
Qel,annat = 0,007 We/Wis

Elbehov for flaktar, pumpar, belysning,
mm, Beréknas fran elbehovet for
férbranningsprocessen.

Pyrolys

Energi:
Qtorrefiering = 0,08 W/Wis
Qforbranning = 0,02 W/Wis
Material:
Pyrolys olja= 0,65 W/Wis
Koks, brannbar gas= 0,35 W/W,s

Véarme forlorad i skrubber
Varme forlorad i forbranningsrum

65 % av den kemiskt bundna energin i
biomassan antas bli bioolja, denna
mangd skiljer sig kraftigt mellan olika
biobrénslen. Resterande del blir koks
och brannbar gas.

Energi- och materialbalanser process

er

Biopellets

Energi:
Qe = Qel,annat = 0,007 We/Wss
Quarme = 0,10 W/Wis

Material:
Bioolja: 0,65 W/Wis

Koks, brénnbar gas= 0,35 W/W,s

El
varme

ITI




ELFORSK

5.3 Kostnadsuppskattning, samt energi- och materialbalanser for kombinat som producerar
etanol via jasning eller metan via rétning

Kostnadsuppskattning

Uppskattningar

Anmérkning

Etanolproduktion
(exklusive varme-
eller kraftvrmepanna)

Komponenter:
Malning, Hydrolys, jasning, destillation, torkning, pelletering

Kostnad inklusive pelletering
C/ P%%® = 14+200+200+210+(275+19) x0,5%°" = 808 kr/Wis

Kostnad exklusive pelletering
C/ P = 14+200+200+210 = 624 kr/Wis

Kostnad inklusive rétning men exklusive pelletering
C/ P*®® = 14+200+200+210 = 824 kr/Wis

Metanproduktion
(exklusive varme-
eller kraftvérmepanna)

Komponenter:
Malning, Hydrolys, rétning, gasuppgradering, torkning, pelletering

Kostnad inklusive pelletering
C/ P%% = 14+200+200+330+(275+19) x0,5°°" = 938 kr/Wis

Kostnad exklusive pelletering
C/ P® = 14+200+200+330 = 754 Kr/Wis

Torkning och pelletering endast for
lignin och cellulosarester vars
torrsubstans &r mellan 44 och 56 %
av ingaende bransle. Kostnaden for
denna att pelletera och torka denna
rest ar baserad pa att kring 50 % av
ingéende bransle blir lignin.
Kostnaden for en hydrolysreaktor
oavsett metod ar mellan 180 och
210 kr/Wis har ar en medelkostnad
pa 200 kr/Ws ansatt for samtliga
metoder.

Energi- och materialbalanser komponenter

Hjélpsystem Energi: Elbehov for flaktar, pumpar,
Qelannat = 0,02 WelWis belysning, mm
Malning Energi: Storleksreduktion till 1-1,5 mm

Qel,malninq = 0,015 WalWis

v
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Hydrolys, fall 1

Energi:

90 % av hemicellulosa omvandlas till

Svagsyra Qanga, 180c = 0,05 W/Wis Anga 180 °C pentossocker, och 60 % av cellulosa
Qanga, 230c = 0,07 W/Wis Anga 230 °C omvandlas till hexossocker.
Material: Varmevarde pentos- och
Pentossocker: 0,20 W/Ws (0,9x0,25x16,4/18,6) hexossocker 16,4 MJ/kgss, lignin plus
Hexossocker: 0,24 W/W,s (0,6x0,45x16,4/18,6) rest 23,6 MJ/kgss, varmevarde
Lignin+rest: 0’56 W/\Nts bIObrénsle 18,6 MJ/kgts
(0,3x23,6+(1-0,9)x0,25x16,4+(1-
0,6)x0,45x16,4/18,6)
Svavelsyra: 0,016 kg/MJ
Hydrolys, fall 2 Energi: 90 % omvandling av hemicellulosa till
Svagsyra+ezymer Qanga, 180c = 0,05 W/Wis Anga 180 °C pentossocker, och 80 % omvandling
Material: av cellulosa till hexossocker.
Pentossocker: 0,20 W/W,s (0,9x0,25x16,4/18,6) Varmevarde pentos- och
Hexossocker: 0,32 W/Ws (0,8x0,45x16,4/18,6) hexossocker 16,4 MJ/kgs, lignin plus
Lignin+rest: 0,48 W/Wis rest 23,6 MJ/kgts, varmevarde
(0,3x23,6+(1-0,9)x0,25x16,4+(1- biobransle 18,6 MJ/kgts
0,8)x0,45x16,4/18,6)
Svavelsyra: 0,016 kg/MJ
Hydrolys, fall 3 Energi: 90 % omvandling av hemicellulosa till
Starksyra Qanga, 110c = 0,05 W/Wis Anga 110 °C pentossocker, och 90 % omvandling
Material: av cellulosa till hexossocker.

Pentossocker: 0,20 W/W;s (0,9x0,25x16,4/18,6)

Hexossocker: 0,36 W/W;s (0,9x0,45x16,4/18,6)

Lignin+rest: 0,44 W/W s
(0,3x23,6+(1-0,9)x0,25x16,4+(1-0,9)x0,45x16,4/18,6)

Svavelsyra: 0,016 kg/MJ

Varmevarde pentos- och
hexossocker 16,4 MJ/kgss, lignin plus
rest 23,6 MJ/kgis, varmevéarde
biobransle 18,6 MJ/kgis. Angbehovet
inkluderar syraatervinning.

Ph-neutralisering,
detoxificering

Material:
Kalciumkarbonat: 0,016 kg/MJ
Producerad gips 0,032 kg(MJ

Forbrukning av slackt kalk,
konsumtion av svavelsyra
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Energi- och materialbalanser komponenter specifika for etanolproduktion

Jasning, falll Energi:
Svagsyra Quarme, 30C = - 0,08 W/Wis Lagtemperatur varme 30 °C
Material:
Etanol frAn pentossocker: 0,09 W/Wis
Etanol frdn hexossocker: 0,17 W/Wis
Sockerrest: 0,10 W/Wis
Jasning, fall2 Energi:
Svagsyra+ezymer Quarme, 30C = - 0,09 W/W,s Lagtemperatur varme 30 °C
Material:
Etanol fran pentossocker: 0,09 W/Wis
Etanol frAn hexossocker: 0,22 W/Wis
Sockerrest: 0,11 W/Wis
Jasning, fall3 Energi:
Starksyra Quarme, 30C = - 0,10 W/W4s Lagtemperatur varme 30 °C
Material:

Etanol fran pentossocker: 0,09 W/Wis
Etanol frdn hexossocker: 0,25 W/Wis
Sockerrest: 0,12 W/Ws

60 % av pentossockren och 90 % av
hexossockren omvandlas till etanol.
Vid omvandlingen omvandlas 23 %
av den kemiskt bundna energin till ca
30 °C varme.

Destillation, falll,2 0 3
Svagsyra,
Svagsyratezymetr,
Starksyra

Energi:
Alt. 1 Qanga, 120c = 0,41 W/Wis
Alt. 2 Qanga, 120c = 0,30 W/Wis

Azetrop destillation
Molsikt

Alt.1 Koncentrering + azeotrop
destillation

Alt. 2 Koncentrering + molsikt
energimangden skiljer sig inte mellan
de olika hydrolysfallen

Energi- och materialbalanser komponenter specifika fér metanproduktion

Rotning, falll
Svagsyra

Energi:
Qv'arme, 30C=-0,10 W/\Nts

Material:
Metan fran pentossocker: 0,15 W/Ws
Metan frAn hexossocker: 0,18 W/Wis
Sockerrest: 0,02 W/Wis

Lagtemperatur varme 30-70 °C

95 % av pentossockren och
hexossockren omvandlas till metan.
Vid omvandlingen omvandlas 23 %
av den kemiskt bundna energin till ca
30-70 °C varme
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Rétning, fall2
Svagsyratezymer

Energi:

Quarme, 30C = - 0,11 W/W;s Lagtemperatur varme 30-70 °C
Material:

Metan fran pentossocker: 0,15 W/Wis

Metan fran hexossocker: 0,23 W/Wis

Sockerrest: 0,03 W/Wis

Rotning, fall3
Starksyra

Energi:
Quarme, 30C = - 0,12 W/Wis
Material:
Metan fran pentossocker: 0,15 W/Wis

Lagtemperatur varme 30-70 °C

Metan frAn hexossocker: 0,26 W/Wis
Sockerrest: 0,03 W/Wis

Gasuppgradering, falll Energi: Gasuppgradering kraver el

Svagsyra Qel,gas = 0,007 We/Wis motsvarande 0,02 W/W netan

Gasuppgradering, fall2 Energi:

Svagsyra+ezymer Qelgas = 0,008 We/Wis

Gasuppgradering, fall3 Energi:

Starksyra Qelgas = 0,008 We/Wis

Energi- och materialbalanser processer

Etanol, fall 1 Energi:

Svagsyra Qel = Qel,annat + Qel,malning = 0,035 WelWis El
Alt.1 Qénga, 120C = 0,41 W/\Nts Anga 120 OC,
azetrop dest.

Alt.2 Qénga, 120¢c = 0,30 W/W4s Anga 120 °C,
molsikt

Qénga, 180C = 0,05 W/\Nts Anga 180 °C,
hydrolys

Qénga, 230C = 0,07 W/\Nts Anga 230 °C,
hydrolys
Material:

Etanol: 0,26 W/W;4s

Lignin+rest: 0,56 W/Wis

Sockerrest: 0,10 W/Wis
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Etanol, fall 2 Energi:

Svagsyra+ezymer Qe = Qel,annat + Qel,malning = 0,035 WelWis El
Alt.1 Qanga, 120c = 0,41 W/W;is Anga 120 °C,
azetrop dest.

Alt.2 Qanga, 120c = 0,30 W/W;is Anga 120 °C,
molsikt
Qanga, 180c = 0,05 W/Wis Anga 180 °C,
hydrolys
Material:
Etanol: 0,31 W/Wis
Lignin+rest: 0,48 W/Wis
Sockerrest: 0,11 W/Wis
Etanol, fall 3 Energi:
Starksyra Qe = Qel,annat + Qel,malning = 0,035 WelWis El
Qanga, 110c = 0,05 W/Wis Anga 110 °C,
hydrolys
Alt.1 Qénga, 120c = 0,41 W/Wys Anga 120 °C,
azetrop dest.
Alt.2 Qénga, 120c = 0,30 W/Wys Anga 120 °C,
molsikt
Material:
Etanol: 0,34 W/Ws

Lignin+rest: 0,44 W/Wis
Sockerrest: 0,12 W/Ws
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Metan, fall 1 Energi:
Svagsyra Qe = Qel,annat + Qel,malning +Qe|,gas= 0,042 We/W:s  El
Qanga, 180c = 0,05 W/Wis Anga 180 °C,
hydrolys
Qanga, 230c = 0,07 W/Wis Anga 230 °C,
hydrolys
Material:
Metan: 0,33 W/Wis
Lignin+rest: 0,56 W/Wis
Sockerrest: 0,02 W/Wis
Metan, fall 2 Energi:
Svagsyra+ezymer Qel = Qel,annat + Qel,maining +Qel,ga = 0,043 We/Wis  El
Qénga, 180c = 0,05 W/Wis Anga 180 °C, hydrolys
Material:
Metan: 0,38 W/Wis
Lignin+rest: 0,48 W/Wis
Sockerrest: 0,03 W/Ws
Metan, fall 3 Energi:
Starksyra Qel = Qel,annat + Qel,malning +Qe|,gas= 01043 WelWis El
Qanga, 110c = 0,05 W/Wis Anga 110 °C,
hydrolys
Material:
Metan: 0,41 W/Wis

Lignin+rest: 0,44 W/Ws
Sockerrest: 0,03 W/Ws
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Pelletsproduktion, falll
svagsyra

Energi:
Qe pelietering = 0,010 We/Wis  (0,02x0,56x18,6/20,6)
Qanga, 120c = 0,06 W/ W45 (0,125%x0,56x18,6/20,6)
Material:
Ligninpellets: 0,56 W/\W;s, varmevarde = 20,6 MJ/kg

Anga 120 °C

Ligninet lamnar hydrolyssteget som
ett pulver med en fukthalt pa ca 50%,
vilken kan brannas direkt eller
uppgraderas till en brannbarprodukt

Pelletsproduktion, fall2

Energi:

genom torkning och pelletering.

Energiatgangen for torkning och
pelletering redovisad i tidigare kapitel
maste raknas om till lignin bréanslet
som har ett hdgre varmevarde an

Svagsyra+ezymer Qe pelietering = 0,009 We/Wis  (0,02x0,48%x18,6/20,6)
Qsnga, 120c = 0,05 W/Wis (0,125x0,48x18,6/20,6) Anga 120 °C
Material:
Ligninpellets: 0,48 W/Wys, varmevarde = 21,6 MJ/kg
Pelletsproduktion, fall3 Energi:
Starksyra Qel pelietering = 0,007 We/Wys  (0,02x0,44x18,6/22,2)
Qanga, 120c = 0,05 W/Wis (0,125x0,44x18,6/22,2) Anga 120 °C

Material:
Ligninpellets: 0,44 W/W;,s, varmevarde = 22,2 MJ/kg

ingéende biobransle (18,6 MJ/kg)

5.4 Kostnadsuppskattning, samt energi- och materialbalanser fé6r kombinat som producerar
metan, DME eller metanol via indirekt férgasning

Kostnadsuppskattning

Uppskattningar

Anmarkning

Metan

Komponenter:

Torkning, forgasning/ forbranningsanlaggning, gasrening/angcykel,

syntesreaktor, trycksattning/metanseparering

Kostnad C/ P8 = 2754985+1330+500+375 = 3466 kr/Wis
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DME/Metanol Komponenter:

Kostnad DME

Kostnad Metanol
C/ P*®® = 275+985+1330+200+370+900 = 4060 Kr/Wis

Torkning, férgasning/ forbranningsanldaggning, gasrening/angcykel,
trycksattning, syntesreaktor, destillation

C/ P*®® = 275+985+1330+200+550+900 = 4240 Kr/Wis

Energi- och materialbalanser komponenter

Hjélpsystem Energi:

Qelannat = 0,025 Wel/Wis

Elbehov for flaktar, pumpar, belysning,
mm

Torkning/Flisning Energi:

Torkning av bransle fran 50 till 10 %

Qénga, 120c = 0,12 W/Wis Anga 120 °C | fukt, energidtgangen for flisning &r
Qeltork = 0,005 We/Wis férsumbar.

Forgasning Energi: 85 % av brénslets torra massa avgar
Qanga, 120c = 0,08 W/Wis Anga 120 °C | som gas och 15 % koks, forgasningen
Qorgasning= 0,16 W/Wis Varme till antas ske vid 825 °C. Angbehovet for

férgasning
Material:

Gas: 0,76 W/W;s (1-1,6x0,15)
Koks: 0,24 WW,;s (1,6x0,15)

férgasningen ar kring 0.5 kg &nga per
kg torrt bransle.

Energi- och materialbalanser komponenter specifika féor metanproduktion

Gasrening, falll Energi:
Katalysator Quarme gas = -0,12 W/Wis
Material:

Gas: 0,76 W/Wis

Varme 100-825 °C

Katalytisk tjarrening majliggor att
atervinna varme i spannet 825 till
100 °C
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Gasrening, fall2
Oljeskrubber

Energi:
Qvérme,gasz -0,07 W/Wis
Material:
Gas: 0,72 W/W;is
Tjarbransle: 0,04 W/Wis

Varme 400-825 °C

Tjarrening med oljeskrubber mojliggér
att tervinna varme i spannet 825 till
400 °C. 5 % av gasens kemisktbundna
energi tvéttas ut i oljeskrubbern branns
upp i forbranningsreaktorn.
Forbrukning av bioolja vars
kemisktbundna energi atervinns i
férbranningsreaktorn.

Syntes, metanisering, fall | Energi: Omvandlingsverkningsgraden till
1 Quarme,gas = 0,12 W/Wis Véarme 300 °C metan fér den metanrika produktgasen
katalysator Material: ar kring 84 %

Gas: 0,64 W/Wis
Syntes, metanisering, fall | Energi:
2 Quarme = -0,11 W/Wis Varme 300 °C
Oljeskrubber Material:

Gas: 0,61 W/W,s
Gasuppgradering, falll Energi: Gasuppgradering kraver el
Katalysator Qelgas = 0,013 Wel/Wis motsvarande 0,02 W/W metan
Gasuppgradering, fall2 Energi: Gasuppgradering kraver el
Oljeskrubber Qelgas = 0,012 We/Wis motsvarande 0,02 W/W metan

Energi- och materialbalanser komponenter specifika for metanol- eller DMEproduktion

Reformering av
produktgasens kolvaten
till vatgas och kolmonoxid

Energi:
Qel,reform = 0,01 We/Wis
Qvérme,gas =~ -0,16 W/Wy
Material:
Gas: 0,72 W/Wis

Varme 100-1000 °C

Reformeringen kréaver att man tillsatter
0,1 till 0,3 kg syre per kg torrt bréansle,
vilket i kryogen syrgasfabrik motsvarar
ett elbehov pa mellan 0,005 -0,016
We/Wts. Vid reformeringen hojs
temperaturen ca 1000 °C och den
kemiskt bundna energin i gasen
minskar med mellan 3 och 8 %.
Varmeatervinning majlig ner till 100 °C.

Svavel rening

Vattenskrubber
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Syntes, DME

Energi:

Qelvsyntes = 0,045 Wel/Wts (0,030+0,015)

Quirme,gas = -0,12 W/Wis Varme 0-150 °C

Material:

DME: 0,59 W/W;s (0,72x0,83x0,98)
Ofdrbrand gas: 0,01 W/W;s

Elbehovet bestar av trycksattning av
gasen till 50 bar efter det att vattnet har
kondenserat ut och for att driva en
kylmaskin for att kyla syntesreaktorn.
98 % av syntesgasen omvandlas till
DME. Kemiskt bunden energi i DME
relativt ingdende syntesgas ar 83 %.
Syntesen sker vid 250 °C

Syntes, Metanol

Energi:

Qelsyntes = 0,026 Wel/Wis

Qvérme,gas =~ -0,09 W/W;s Varme <100 °C

Material:

Metanol: 0,41 W/W4s (0,72x0,83x0,7)
Restgas: 0,22 W/Wis

Elbehovet bestar av trycksattning av
gasen till 30 bar efter det att vattnet har
kondenserat ut. Fér gasblandningen
som innehaller en del inertgaser
beddms det Ibnsamt att cirkulera
gasen till dess 70 % av syntesgasen
har omvandlats till metanol. Kemiskt
bunden energi i metanol relativt
ingdende syntesgas ar 83 %. Syntesen
sker vid 250 °C

Destillation, DME Energi:
Qanga,200c = 0,11 W/Wis Anga 200 °C
Destillation, Metanol Energi: Vid metanoldestillation forloras drygt
Qénga,200c = 0,08 W/Wis Anga 200 °C 3 % av metanolen.
Material:
Metanol: 0,40 W/Wis
Energi- och materialbalanser processer
Metan, fall 1 Energi: Varme som anvénds i processen ar
KatalytiSk tjérrening Qel = Qel,annat + Qel,torkning + Qel,gas= 0,043 WeI/\Nts El ar:'.ga F.IH torkmr.‘.g OCf.‘.I forgqgnlng.
Qnga, 120¢ = 0,12+0,08=0,20 W/Wis Anga 120°c, | Darutover behovs vdrme for
Quarme, = -0,12-0,12-0,24+0,16 = -0,32 W/W;s Varme till férgasningen. Varmen tiliférs
angcykel processen genom férbranning av _
koksen, kylning av produktgasen och i
Material: syntesreaktorn.
Metan: 0,64 W/Wis
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Metan, fall 2
Tjarrening oljeskrubber

Energi:
Qel zQel,annat + Qel,torkning + Qel,gas= 0,042 We/W:s  El

Qanga, 120¢c = 0,12+0,08=0,20 W/Wis Anga 120 °C,
Quarme, = -0,07-0,11-0,24+0,16 = -0,26 W/W4s Varme till
angcykel
Material:
Metan: 0,61 W/Wys
DME Energi: Varme som anvénds i processen ar

Qel = Qel,annat + Qel,torkning + Qel,reform + Qel,syntes
= 0,085 We/Wis El

Qénga, 120¢c = 0,12+0,08=0,20 W/ W4

Qanga, 200c = 0,11 W/Wis

Quarme, = -0,16-0,24+0,16 = -0,24 W/W;s

Anga 120 °C,
Destillation 200 °C
varme till &ngcykel

anga till torkning, forgasning och
destillation. Dérutéver behdvs varme
for forgasningen. Varmen tillfors
processen genom forbréanning av
koksen och kylning av produktgasen.
Varmen i kan fér den processen som
undersokts har inte tas tillvara for

Material: angproduktion
DME: 0,59 W/Ws
Metanol, fall 1 Energi: Varme som anvands i processen ar

Rest gas forbranns i
panna

Qel = Qel,annat + Qel,torkning + Qel,reform + Qel,syntes= 0,066
WeI/VVts El
Qénga, 120¢c = 0,12+0,08=0,20 W/W/s
Qanga, 200c = 0,08 W/ Wi
Quarme, = -0,16-0,24+0,16 = -0,24 W/W;s

Anga 120 °C,
Anga 200 °C
Varme till &ngcykel

anga till torkning, forgasning och
destillation. Darutdver behovs varme
for forgasningen. Varmen tillférs
processen genom forbréanning av
koksen och kylning av produktgasen.
Varmen i kan for den processen som
undersokts har inte tas tillvara for

Material: angproduktion
Metanol: 0,41 W/W;4s 9P
Restgas: 0,22 W/Wis
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Metanol, fall 2
Restgas forbranns i
gasturbin

Energi:
Qel = Qel,annat + Qel,torkning + Qel,reform + Qel,syntes -
Qel,turbin= 0 WelWs  El
Qanga, 120¢c = 0,12+0,08=0,20 W/Wis
Qanga, 200c = 0,08 W/Wis
Quarme, = -0,16-0,24-0,11+0,16 = -0,35 W/Wis

Anga 120 °C,
Anga 200 °C
Vvarme till &ngcykel

Material:

Metanol: 0,41 W/Wis

| fall 2 férbranns restgasen i en
gasturbin och antas bilda 30 % el och
50 % varme fér att producera
processanga eller for att tillfora varme
till &ngcykeln.

5.5 Kostnadsuppskattning, samt energi- och materialbalanser fér kombinat som producerar
metan, DME eller metanol via suspensionsférgasning

Kostnadsuppskattning

Uppskattningar

Anmarkning

Metan/DME/Metanol/(FT-
Diesel)

Komponenter:

Torkning, férbehandling, malning, luftseperationsanlaggning,
férgasning,

gasrening/angcykel, syntesreaktor, gassepareraing/destillation,

Kostnad Metan
C/ P%%® = 6000 kr/Wis

Kostnad DME
C/ P*®5 = 6700 kr/Wis

Kostnad Metanol
C/ P*®® = 6600 kr/Wis

Kostnad FT-Diesel
C/ P%%® = 7500 Kr/Wis

Kostnaden for processen ar baserad
pa kostnaden for att producera FT-
Diesel i Choren projektet och relaterad
till Metanol, DME och Metanol enligt de
relation som presenteras av Ekbom m
fl 2005.

Energi- och materialbalanser komponenter

Hjalpsystem

Energi:
Qelannat = 0,025 Wel/Wis

Elbehov for flaktar, pumpar, belysning,
mm
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Torkning/Flisning

Energi:
Qénga, 120c= 0,12 W/ W4
Qel,tork ~ (0,005 Wel/Wis

Anga 120 °C

Torkning av bransle fran 50 till 10 %
fukt, energiatgangen for flisning ar
férsumbar.

Malning

Energi:
Qel,main = 0,005 Wel/Wis

Malning av pyrolyserat bransle. Choren
processen som berakningen hér
baseras pa innebar att branslet
pyrolyseras innan det mals och gas
och tjaror gér in i gérgasaren i utan att
kylas ned och koksen mals varm. Ett
alternativ &r att forst torrifierra brénslet.

Tryckséttning

Energi:
Qel,komp = 0,015 Weal/Wis

Tryckséttning till 30 till 50 bar.
Energiférbrukningen uppskattas till 50
% av den som kravs for torr syntesgas
vid 20 °C.

Syrgasproduktion for forgasning

Energi:
Qel,02= 0,022 Wei/Wis

Material
Syre: 0,4 kgo2/Kgis

Erfarenhet frdn denna typ av
férgasning visar att férgasningen sker
vid en stokiometri kring 0,3. Dvs. 30%
av det syre som kravs for fullstandig
forbranning av branslet. Elbehovet for
att producera syre ar kring 1 MJ/kgo>.
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Foérgasning

Energi:
Qénga’ = 0,075 W/VVt
50 bars tryck.

Mattad &nga vid mellan 30 och

Material:
Gas: 0,82 W/W,s (1-1,6x0,02-0,15)
Oforbrand koks: 0,03 W/W,;s (1,6x0,02)
Varme lagrad | gas: 0,15 W/W;s

Koksmangden som lamnar férgasaren
antas motsvara 2 % av ingaende
massa. En relativt stor koksandel,
vilket motiveras av att den slutliga
forgasningen sker vid lag temperatur
och att antalet varav koksen kan
cirkuleras begransas av
ackumuleringen av aska. Gasen
lamnar férgasaren vid ca 800 °C.

Hur mycket &nga som tillsatts ar inte
givet frAn processen med fran andra
forgasningsprocesser ar antagandet att
den ang/syrgasblandningen som
tillsétts till forgasaren har en
syrgaskoncentration baserad pa volym
pa 50%.1 den riktiga processen styrs
inblandningen av efterfrdgad vatgas-
kolmonoxidférhallande.

Gasrening

Energi:

Quérme,gas, = 0,095 W/W; Véarme 300-800 °C
Material:

Renad gas: 0,82 W/W,s (1-1,6x0,02-0,15)

Denna process kraver att man
atercirkulerar partiklar, vilket bor ske
vid en sa hog temperatur som mojligt
for att inte behdva forlora varme for att
varma upp koksen i férgasaren.
Ackumulationen av aska pga. av
recirkulation kommer att begréansa
mojligheten att ta till vara den varme
som finns i gasen Med hansyn till detta
och givet processchema uppskattas
det som mdjligt att tillvarata den varme
som &r lagrad i temperaturomradet
300-800 °C. Dar efter tvattas gasen
fran svavel, klor, partiklar, koldioxid
och vattenanga i en vattenskrubber.
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Energi- och materialbalanser komponenter specifika fér metanproduktion

Syntes metanisering

Energi:

Qvarme,gas ~-0,165 W /MWy
Material:

Metan: 0,655 W/Wis

Varme 300 °C

Omvandlingsverkningsgraden fran
syntesgas till metan ar kring 80 % och
varmen antas kunna tillgodogéras
processen. Gasen tvattas fran
koldioxid och vattendnga i en
efterféljande vattenskrubber.

Energi- och materialbalanser komponenter specifika fér metanol- eller DMEproduktion

Syntes, DME

Energi:
Qel,syntes = 0,015 WeilWis

Material:
DME: 0,66 W/W;s (0,82x0,83x0,98)
Oférbrand gas: 0,01 W/Wis

Elbehovet for att driva en kylmaskin for
att kyla syntesreaktorn. 98 % av
syntesgasen omvandlas till DME.
Kemiskt bunden energi i DME relativt
ingdende syntesgas &r 83 %. Syntesen
sker vid 250 °C och 50 bars tryck.
Varmen som bildas vid syntesen avgar
vid 1&g temperatur < 50 °C och
betraktas som en férlust.

Syntes, Metanol

Energi:
Qelsyntes = -0,072 We/Ws (0,82x0,83x0,3x0,3)
Qv'airme,syntes =~ -0,12 W/W,s (0,82x0,83x0,3x0,5)

Material:
Metanol: 0,47 W/W,s (0,82x0,83x0,7)

Véarme > 200 °C

Gasblandningen innehaller en del
inerta gaser, vilket gor att det beddéms
som lénsamt att cirkulera gasen till
dess 70 % av syntesgasen har
omvandlats till metanol. Kemiskt
bunden energi i metanol relativt
ingdende syntesgas ar 83 %. Syntesen
sker vid 250 °C och 30 bars tryck.
Restgasen branns i en gasturbin.
Varmen som bildas vid syntesen avgar
vid I&g temperatur och betraktas som
en forlust. Av restgasen blir 30 % el
och 50 % varme som kan anvandas for
anga for elproduktion.

Destillation, DME

Energi:

Q#zinga,200c = 0,11 W/Wis
Material:

DME: 0,66 W/Wis

Anga 200 °C
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Destillation, Metanol Energi:
Qénga,ZOOC = 0,08 W/Ws
Material:
Metanol: 0,46 W/\Wis

Anga 200 °C

Vid metanoldestillation forloras drygt
3 % av metanolen.

Energi- och materialbalanser processer

Metan Energi: Varme som anvands i processen ar
~ + NS + + — | anga till torkning och férgasning.
0.067 SvellANQel,IaErlmat Qel,torknmg Qel,komp Qel,komp Qel,02 Darutéver behévs varme for
! s _ forgasningen. Varmen tillfors
o Qenga, 1200 = 0,12+0,0750,195 W/Ws Anga 120 processen genom forbranning av
' 5 _ N . koksen, kylning av produktgasen och i
é’lngcy%;?rme' = -0,095-0,165 = -0,26 W/Wis varme till syntesreaktorn,
Material:
Metan: 0,655 W/Wy
DME Energi: Varme som anvands i processen &r

= 0,082 We/W;s  El

Qanga, 200c = 0,11 W/Wis
Qvarme, =~ -0,095 W/Wis

Material:
DME:

0,66 W/Wis

Qanga, 120c = 0,12+0,075=0,195 W/W/s

Qel = Qel,annat + Qel,torkning + Qel,komp + QeI,OZ + Qel,syntes

Anga 120 °C,
Destillation 200 °C
Varme till &ngcykel

anga till torkning, forgasning och
destillation. Darutéver behovs varme
for forgasningen. Varmen tillfors
processen genom forbrénning av
koksen och kylning av produktgasen.
Varmen i kan for den processen som
undersdkts har inte tas tillvara for
angproduktion
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Metanol

Energi:

Qel = Qel,annat + Qel,torkning + Qel,komp + QeI,OZ + Qel,syntes = '01005 WeI/\Nts
El

Qanga, 120c = 0,12+0,075=0,195 W/W;s Anga 120 °C,

Qénga, 200c = 0,08 W/Wis Anga 200 °C

Quarme, = -0,095-0,12 = -0,215 W/W;4s Varme till &ngcykel
Material:

Metanol: 0,46 W/Wis

Varme som anvands i processen ar
anga till torkning, forgasning och
destillation. Darutéver behovs varme
for forgasningen. Varmen som kan
hamtas ut fran processen anvands for
angproduktion

5.6 Kostnadsuppskattning, samt energi- och materialbalanser for kombinat som producerar

DME eller metanol

fran metan (naturgas)

Kostnadsuppskattning

Uppskattningar

Anmarkning

Metan/DME

Komponenter:

luftseperationsanlaggning, skiftreaktor, &ngcykel, syntesreaktor,
destillation,

Kostnad DME
C/ P*®% = 2200 Kr'W metan

Kostnad Metanol
C/ P*®° = 2000 KW metan

Kostnaden &r uppskattad baserad pa
ingdende komponenter till 50 % av
kostnaden for DME respektive
Metanol producerad vi indirekt
férgasning.

Energi- och materialbalanser komponenter
Elbehov Energi:
Qel,annat = 0,05 We/ W metan
Syrgasproduktion for férgasning Material: Reformering av metan med syrgas

Syre: =1 kgoz/KQmetan

for att skapa ett H2/CO-forhallande
pa 2

Reformering/gaskylning

Energi:

Qv'arme,reform =-0,10 W/\Nmetan Anga
Material:

Syntesgas = 0,89 W/MW metan

Energi- och materialbalanser kompon

enter specifika for metanol- eller DMEproduktion
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Syntes, DME

Energi:
Quarme,syntes = -0,06 W/W metan Anga

Material:
DME: 0,72 W/\Nmetan
Oftrbrand gas: 0,02 W/W metan

Of6rbrand gas forbranns for att
producera varme till processen. Mer
avancerad syntesreaktor som tillater
en viss varmeatervinning.

Syntes, Metanol

Energi:
Qelsyntes = -0,072 We/Wis (0,82x0,83%0,3%0,3)
Qvarme,syntes = -0,12 W/W;s (0,82x0,83%x0,3x0,5)

Material:
Metanol: 0,65 W/W metan
Oforbrand gas: 0,11 W/W metan

Véarme > 200 °C

Gasblandningen innehaller en del
inerta gaser, vilket gor att det bedéms
som |ldnsamt att cirkulera gasen till
dess 70 % av syntesgasen har
omvandlats till metanol. Kemiskt
bunden energi i metanol relativt
ingdende syntesgas ar 83 %.
Syntesen sker vid 250 °C och 30
bars tryck. Restgasen bréanns i en
gasturbin. Varmesn som bildas vid
syntesen avgar vid |ag temperatur
och betraktas som en forlust. Av
restgasen blir 30 % el och 50 %
varme som kan anvandas for anga
fér elproduktion.

Destillation, DME

Energi:

Qénga,200c = 0,11 W/Wis Anga

Material:
DME: 0,72 W/\Wis

Destillation, Metanol

Energi:

Qanga,200c = 0,09 W/Wis
Material:

Metanol: 0,65 W/Wis

Anga 200 °C

Vid metanoldestillation forloras drygt
3 % av metanolen.
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Energi- och materialbalanser processer

DME Energi:
Qel == 0,05 Wel/\/\/ts
Qénga’ = 0,11 WNVts
Qvarme, =-0,16 WWy
Qet,ome = -0,05 Wei/Wis

Material:

DME:

0,72 W/W,s

El
Destillation
Varme anga
El fran &nga

Varmebalansen ar ungefarliga, men
processerna ar optimerade sa att
processens el och varmebehov tacks.

Metanol Energi:
Qel = 0,05 = Wea/W metan
Qénga = 0,08 W/W netan
Qénga =~ -0,08 W/W netan
Qel, metanol = -0,05W/W netan

processen

Material:

Metanol:

0,65 W/W metan

El
Destillation
Varme &nga
El producerad i

Varmebalansen ar ungeférliga, men
processerna ar optimerade sa att
processens el och varmebehov tacks.
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