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Forord

Denne rapporten er resultatet av avsluttende bachelorprosjekt pa Institutt for Maskin- og Marinfag (IMM) ved Hggskulen
pa Vestlandet (HVL). Temaet for prosjektet er relevant pa tvers av flere studieretninger og er en viderefgring av tidlige-
re arbeid og bachelorprosjekter gjennomfgrt pd HVL med utgangspunkt i energigjenvinning fra det organiske avfallet i
Bergen med omegn. Spesielt er resultatene i oppgaven knyttet opp og sammenlignet med resultater fra to tidligere bachel-
orprosjekter som har handlet om hydrogenproduksjon fra samme anlegg med de samme radataene som basis.

En stor takk gér til veilederen av prosjektet, Dr. Norbert Liimmen, for presis og grundig veiledning gjennom hele
lgpet av oppgaven selv etter utbruddet av COVID-19 i midten av semesteret. Det har vert en @re a fa vere med a
bidra pé en sd samfunnsrelevant og interessant problemstilling der progresjonen og laeringsutbyttet har veert hgyt helt fra
prosjektstart. Vil ogsa takke Dr. Peter Koch ved HVL som har bidratt med relevant informasjon spesielt med litteratur
om Fischer-Tropsch syntese. Til slutt gnskes det a rette en takk til famile, venner og andre bekjente som har bidratt med
positive gnsker og tilbakemeldinger gjennom hele semesteret.

Bergen, 25. mai 2020
Erlend Velken Rgstbg
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Sammendrag

Analyse av potensialet for energigjenvinning fra vatorganisk avfall til produksjon av FT biodrivstoffer og elektrisitet er
presentert i rapporten. Detaljerte data om sammensetningen av det vatorganiske avfallet fra bade husholdninger og indu-
stri i Bergen med omegn er brukt som radata i beregningene der sammensetningen med de termokjemiske egenskapene
til avfallet er anvendt i en kombinert biomassegassifisering og Fischer-Tropsch prosess (BG-FT). Resultatene om produk-
sjonskapasitet av FT biobensin og biodiesel, kraftproduksjon, totale energi- og eksergivirkningsgrader i anlegget i tillegg
til hvor mange kjgretgy som kan suppleres fra anlegget er kalkulert basert pa implementering av matematiske modeller
i MATLAB og Excel, der det er tatt hensyn til variasjon av fuktighetsniva i biomassen. Det er ogsa blitt eksperimentert
med temperaturer i bade gassifisereren og i Fischer-Tropsch reaktoren der det er erfart relativt store endringer av bade
produksjonsmengde og distribusjonen av produktene.

Et ”best case scenario” av BG-FT anlegget gir en samlet utregnet produksjonskapasitet pa 2 511 494 kg FT biobensin
og 1 300 278 kg FT biodiesel per ar. Netto kraftproduksjon fra kombinert generator- og gassturbininstallasjon gir en
leveringskapasitet pa 12 301 MWh ut pa nettet per ar. Alternativt kan et scenario med en reduksjon av FT temperatur
fra 220°C til 200°C gi en hgyere avkastning av FT biodiesel dersom dette er gnskelig. Med et slikt alternativt scenario
er det utregnet et produksjonspotensial pa 1 650 701 kg FT biodiesel per ar. Dette innebzrer derimot en reduksjon av
produksjonspotensialene av FT biobensin og elektrisitet pa hhv. 1 959 377 kg og 7 192 MWh per ar.

Abstract

Analysis of the potential for energy recovery from wet organic waste to the production of FT biofuels and electricity is
presented in the report. Detailed data on the composition of the wet waste from both households and industry in Bergen and
surrounding areas has been used as raw data in the calculations, where the composition with the thermochemical properties
of the waste is applied as feedstock in a combined biomass gasification and Fischer-Tropsch process (BG-FT). The results
on production capacity of FT biopetrol and biodiesel, power generation, total energy and exergy efficiencies in the plant
as well as how many vehicles that can be supplemented from the plant are calculated based on the implementation of
mathematical models in MATLAB and Excel, taking into account the variation of humidity in the biomass. Experiments
with temperature variations in both the gasifier and the Fischer-Tropsch reactor where relatively large changes in both
production volume and distribution of the products have been experienced.

A ” best case scenario ” of the BG-FT plant provides a total calculated production capacity of 2,511,494 kg of FT
biopetrol and 1,300,278 kg of FT biodiesel per year. Net power generation from combined generator and gas turbine
installation provides a delivery capacity of 12,301 MWh to the grid per year. Alternatively, a scenario with a reduction in
FT temperature from 220°C to 200°C may give a higher yield of FT biodiesel if desired. With such an alternative scenario,
a production potential of 1,650,701 kg of FT biodiesel per year is calculated. This, on the other hand, involves a reduction
of the production potentials of FT biopetrol and electricity respectively 1 959 377 kg and 7 192 MWh per year.
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Nomenklatur

ASF  Anderson-Schulz-Flory

BG-FT Biomass Gasification - Fischer-Tropsch
BIR  Bergensomradets interkommunale renovasjonsselskap
BTL  Biomass to liquid

FT Fischer-Tropsch

K.O. Knock out steam condensate

kg/ar  kilogram per ar

km kilometer

kmol  kilomol

kW kilowatt

mm millimeter

MWh megawattimer

PFD  Prosessflytdiagram

ppm  parts per million

Syngass Syntesegass

t/ar tonn per ar

VVX  Varmeveksler

WGS  Water-Gas-Shift

wt%  Vektprosent
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1 Innledning

Biomass to liquid (BTL), eller biomasse-til-vaske pa norsk, betegner ulike flerstegs prosesser for a produsere drivstoff fra
biomasse. Slike prosesser far stadig gkende oppmerksomhet verden over som et lgsningsledd i problemstillingene rundt
fremtidens mobilitetssamfunn. Ogsa i Norge er drivstoffproduksjon fra biomasse noe som blant annet inngar i Regjerin-
gens klimapolitikk, der spesielt sakalte avanserte biodrivstoffer er av seregen interesse. Avansert biodrivstoff innebarer
at produksjonsprosessen fra rastoff til produkter ikke legger et ytterligere press pa landbruksarealene i verden, som er et
gkende problem ved produksjon av det som gér inn under fgrstegenerasjons biodrivstoff. I Regjeringens publiserte rapport
om tiltak og virkemidler som kan redusere klimautslipp, ”Klimakur 2030, er gkt bruk av avanserte biodrivstoff et av til-
takene som er presentert i kapittel 4 for veitransport. [[1]] Dette tiltaket er i samme rapport pekt ut som det som kan gi stgrst
utslippsreduksjonspotensial innen veitransportsektor, der det for gkt bruk av avansert flytende biodrivstoff er beregnet et
samlet reduksjonspotensial i overkant av 2,5 millioner tonn CO;-ekvivalenter i perioden 2021-2030.

Sakalt avansert flytende drivstoff er ogsa hovedproduktet i BG-FT prosessen som denne rapporten handler om, der det
vatorganiske avfallet fra industri og husholdninger har potensialet til 8 omdannes til flytende biodrivstoff i form av Fischer-
Tropsch biobensin og biodiesel. Fischer-Tropsch syntese er en kombinasjon av mange ulike reaksjoner som hovedsaklig
konverterer karbonmonoksid og hydrogen om til flytende hydrokarboner. Disse hydrokarbonene er igjen "byggesteinene”
i diesel og bensin og kan derfor videre prosesseres til drivstoffer. Syntesen er derimot ikke et nytt fenomen, og har en
historie som strekker seg helt tilbake til oppdagelsen i Tyskland i 1925.[2] Fenomenet med Fischer-Tropsch har likevel
etter a fgrst og fremst blitt sett pd som en alternativ méte & produsere drivstoff pd under nedgangstider hatt gkende
oppmerksomhet i senere ar som et reelt alternativ for produksjon av ren energi til transportsektor. P4 den bakgrunn er
fglgende problemstilling hovedfokuset i oppgaven.

“Hvordan er mulighetene for a produsere FT biodrivstoff lokalt i Bergen ved gassifisering av biomasse?”

Dette er hovedformalet med oppgaven der produksjonspotensialene er basert pa komposisjonen og mengden avfall
som blir levert til BIR sitt eksisterende avfallsforbrenningsanlegg i Radalen i Fana. [3]] Problemstillingen er ogsa utvidet til
a se pa hvordan potensialene for alternativ produksjon av hydrogen fra samme anlegg ligger i forhold til produksjon av FT
biodrivstoff. Dette bachelorprosjektet er i denne sammenheng en viderefgring av arbeid fra to tidligere bachelorprosjekt pa
HVL som begge tok for seg produksjonspotensialene for hydrogen som drivstoff fra samme anlegg i Radalen. [4} /5] Derfor
er det av spesiell interesse a kunne sammeligne resultatene fra disse tidligere rapportene som ogsa har vert bearbeidet i
etterkant etter hvert som fremsteg og nyere statistikk har blitt tilgjengelig. [6]

Avfallsforbrenningsanlegget i Radalen er per i dag et kombinert anlegg som produserer bade fjernvarme og elektri-
sitet. Avfallet kommer fra Bergen kommune i tillegg til nabokommunene Askgy, Fusa, Kvam, Os, Ostergy, Samnanger,
Sund og Vaksdal, der forbrenning av totalt 28 tonn avfall per time fordelt pa to ovner utgjgr produksjonskapasiteten. I
2018 ble til sammen ca. 210 000 tonn avfall levert til anlegget. [3] Likevel er BIR pa stadig jakt etter nye forbedringer og
Igsninger innen avfallsforbrenning og det er derfor aktuelt & se pa mulighetene for & utvide det eksisterende anlegget til
lokal drivstoffproduksjon av enten FT biodrivstoffer eller hydrogen.

Drivstoffproduksjon fra biomasse er et kompetansefelt som er i stadig utvikling, og mange forskjellige typer rastoff
kan anvendes i en slik prosess. Blant annet er maiskorn, skogflis, raps, sukkerrgr, frgkorn, avfall og alger alle rastoff som
kan nyttes pa grunn av de er rike i elementer som hydrogen og karbon. Disse to elementene er viktige siden den kjemiske
strukturen i bade bensin og diesel er satt sammen av hydrogen- og karbonatomer i det som det som blir kalt for linesre
alkaner eller hydrokarboner. De ulike hydrokarbonene og kjemisk struktur av biodrivstoffene er neermere forklart i kapittel
2.

Nar det gjelder strukturen i rapporten vil fremgangsmetoden og prosessen med BG-FT bli presentert og gjennomgatt
i kapittel 2. Her er ogsa alle utregninger dokumentert med detaljer om antagelser som har blitt ngdvendig underveis.
Videre vil hovedresultatene fra prosjektet bli redegjort i kapittel 3, der blant annet utregnede produksjonsmengder, totale
virkningsgrader av anlegget og hvor mange kjgretgy basert pa kjgretgystype som kan suppleres er presentert. Her er det
ogsa tatt hensyn til og vurdert varierte driftsforhold som fuktighet i biomassen og eksperimentering med temperaturer i de
ulike delprosessene. I kapittel 4 er resultatene diskutert der ogsa en sammenligning med resultater for hydrogenproduksjon
er fremlagt. Til slutt er en konklusjon av oppgaven og resultatene i sin helhet tilgjengelig i kapittel 5.
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2 Metode

I dette kapittelet er hele metoden med produksjon av FT biodrivstoffer fra BG-FT prosess gjennomgatt. Delkapittel 2.2 tar
for seg prosessflytdiagrammet med de tilhgrende delprosessene der informasjon om hva de ulike de ulike delprosessene
handler om er forklart. Videre er alle kalkulasjonene for delprosessene gjennomgitt i detalj i delkapittel 2.3.

2.1 Bakgrunn

Bakgrunnen for biomasseinput i prosessen er basert pa data fra bacheroppgaven “Beregning av andre lovs virkningsgrad
ved energigjenvinning av avfall” til Harneshaug og Solheimslid. [7] Her er det utarbeidet detaljert informasjon om den
kjemiske sammensetingen av blant annet det vatorganiske avfallet som blir levert til avfallsforbrenningsanlegget i Radalen
i tillegg til massestrgmmen pa arsbasis. Siden store mengder av avfallet i Bergen blir lagret i apne kontainere kombinert
med et fuktig klima i omradet, er det relativt stor og varierende fuktighetsinnhold i biomassen. Dette vil ha stor innvirkning
pa komposisjonen av biomassen der det er i dette prosjektet tatt utgangspunkt i et fuktighetsniva pa alt fra Owt% til sa
mye som 40wt% av biomassen. Den gjennomsnittlige komposisjonen til det vatorganiske avfallet i Bergen som blir levert
er gitt i Tabell[T]og Tabell[2]

Elementer Massefraksjoner
wt% C 24, Twt%
wt% H 3,1wt%
wt% O 19,7wt%
wt% N 1,1wt%
wt% S 0,3wt%

wt% aske 17,1wt%
wt% fuktighet 33,9wt%
wt% totalt 100wt%

Tabell 1: Sammensetning av massefraksjonene til det vatorganiske avfallet i Bergen som blir levert til anlegget i Radalen
per ar. [7]

Elementer | Masse (tonn/ar)
Karbon 13 430 tonn/ar

Hydrogen 1701 tonn/ar
Oksygen 10 697 tonn/ar

Nitrogen 590 tonn/ar
Svovel 190 tonn/ar
Aske 9 285 tonn/ar

Fuktighet 18 423 tonn/ar
Totalt 54 316 tonn/ar

Tabell 2: Sammensetning av massen til det vatorganiske avfallet i Bergen som blir levert til anlegget i Radalen per ar. [7]

Her er det verdt & notere et fuktighetsniva i det vatorganiske avfallet pa 33,9wt%, som tilsvarer en massestrgm pa
18 423 tonn per ar inn til anlegget i Radalen. Dette er det gjennomsnittlige fuktighetsnivaet av det vatorganiske avfallet i
Bergen som ogsa er brukt videre i resultatene av dette prosjektet som er presentert i kapittel 3.

2.2 Prosessflytdiagram med de ulike delprosessene

Prosessflytdiagram er vist i Figur [[|med inndeling av alle de 7 delprosessene (A-G) som er inkludert i prosessen. Delpro-
sessene er forklart videre individuelt under diagrammet.
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Figur 1: Prosessflytdiagram for BG-FT

2.2.1 Delprosess A: Kverning av biomasse

A
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Figur 2: Delprosess A: Kverning av biomasse

For & fa en jevn og god omdanning av biomassen i gassifisereren, ma biomassen kvernes opp i biter pa millime-
terstgrrelse. Dette blir gjort ved a kutte opp biomassen i en grovkvern fgrst, fgr den blir sendt gjennom en tgrkeprosess
i en industriell tgrketrommel. Her blir fuktigheten redusert til omtrent 10 vektprosent av total masse som blir levert. [8]]
Deretter gar biomassen gjennom en finkverningsprosess som kutter massen videre ned til en omtrentlig stgrrelse pa 6 mm.

(8]

2.2.2 Delprosess B: Gassifisering av biomasse

Gassifiseringen av den kvernede biomassen skjer i en downdraft gassifiserer med innsug av luft. Her gér biomassen
gjennom en omdanningsprosess der en energirik syntesegass (syngass) blir produsert av biomassen. I tillegg blir det
produsert faste stoffer som slagg, kull og aske som separeres fra syngassen.[9]

Gibbs-energi-minimering er anvendt for a bestemme den kjemiske komposisjonen av syngassen ved variasjoner i



Fischer-Tropsch drivstoffer fra gassifisert biomasse

A Finkvernet B
biomasse 25°C

Fin- Luf°t "

kvern 25°C, 1 i

1,01 baf

]

]

]

]

1

1

1

i

1

! — 1

! 1

! Torker Kalk "'

1 — S

| h

1 1"

1 1"

1 Grov- 1"

i kvern ': —
. || Gassifiseringskammer
1 1"

1 1

! Biomasse 25°C n Gassifisering av
i Kverning av biomasse |, piomasse
1 1"

Figur 3: Delprosess B: Gassifisering av biomasse

komposisjonen til biomassen inn i gassifiseren og likevektstemperaturen. [3] Fglgende reaksjonligning er utgangspunkt
for omdanningen av biomassen til syntesegass:

CH,O,N, S, +wH,0+r(0y+3,76N,) > nyy, o HyO+ny, Ny +nyy Hy +noy, CHy +166CO+n¢q,CO, +ng6,50,

+nyoNO+nyo, NOy+ny, o NoyO+nyy, NHg+ny, sHyS+ne, i CoHy+ng, y CoHy+ng, Oy +ne g, CeHg+noC(s)

der C;H,O,N,S,, er den varierende sammensetningen av biomassen, wH,O er mengden fuktighet i biomassen og r(O»
+ 3,76N;) er mengden luft som trengs i reaksjonen. Produktene pa hgyresiden beskriver sammensetningen av syngassen
med hensyn pa molfraksjonene n av de ulike elementene.

For a sgrge for at svoveldioksidnivaet i syngassen er akseptabelt, blir kalkstein blandet inn med biomassen i gassi-

fisereren som binder opp mesteparten av svoveldioksiden i gassen. Slike tgrrskrubbere som er tilgjengelige pa markedet
kan oppna en fjerningseffektivitet pA 90% av SO, i syngassen. [10]

2.2.3 Delprosess C: Gassrensing og tjerefjerning
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Figur 4: Delprosess C: Gassrensing og tjerefjerning

For a kunne anvende syngassen til drivstoffprodukjson, er det viktig at gassen renses for ugnskede stoffer. Nar syn-
gassen strgmmer ut av gassifisereren, inneholder den en del resterende flyaske, ulike tjeresammensetninger, ammoniakk,

11
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karbondioksid og svovelgasser som vil ha negativ virkning pa de ulike reaksjonene nedstrgms i prosessen. Flyasken og
tjeeresammensetningene kan tetne til og ma derfor fjernes eller reduseres betraktelig fgr syngassen strgmmer videre. De
ulike svovelgassene som oppstar, hovedsaklig svoveldioksid og hydrogensulfid (H,S), samt nitrogenholdige stoffer som
ammoniakk (NHj) kan forgifte katalysatorene nedstrgms i prosessen som vil redusere effekten pa de ulike reaksjonene.

Det fgrste steget i gassrensingsprosessen er & skille ut resterende flyaske fra syngassen. Dette blir gjort med en
syklonseparator der de relativt tunge askepartiklene faller til bunns i syklonen sammen med den svovelrike kalksteinblan-
dingen fra gassifisereringsprosessen. Et alternativ til askefiltrering med syklonseparator er & installere et partikkelfilter
som fysisk skiller asken fra syngassen. Et slikt filter er anvendt i BG-FT prosessen til Im-Orb etal. der syngassen blir
produsert med risstra som rastoff. [11] Siden gassen strgmmer ut av gassifisereren ved relativt hgye temperaturer (800 -
900°C), ma partikkelfilteret besta av et varmebestandig material som taler disse temperaturene. Vanligvis er filterskjermen
enten laget av et metall eller keramer som effektivt fjerner de ugnskede partiklene, men det er rapportert problemer med
at disse filtrene kan begynne & sintrere og ma derfor byttes ut ved hyppige intervall. [8]

Etter gjennomgang i syklonseparatoren gir gassen videre inn i en tjerereformator der flere reaksjoner skjer sam-
tidig. Hovedmalet med tjeerereformatoren er & omdanne sékalte tungvektige tjerestoff ved hydrokarbonreformering. I
tillegg blir ammoniakk (NH3) omdannet til nitrogen og hydrogen ved reversert ammoniakksyntese som er gnskelig for
a redusere mengden med ammoniakk i syngassen. Den produserte karbonmonoksiden i hydrokarbonreformeringen blir
sammen med vanndamp (H,O) omdannet til karbondioksid (CO,) og hydrogen (H;). Ligningene for hovedreaksjonene for
tjerereformeringsprosessen er hentet fra rapporten "Equipment Design and Cost Estimation for Small Modular Biomass
Systems, Synthesis Gas Cleanup, and Oxygen Separation Equipment” fra Nexant Inc. [[12]

Hydrokarbonreformering:

C,H,, +nH,0 < nCO + (m/2 + n)H,

Reversert ammoniakksyntese:
2NH, «~ N, + 3H,

Water-gas shift:
CO +H,0 «+ CO, + H,

Ytelsen til de ulike reaksjonene i hydrokarbonreformeringen kan tilneermes ved verdier for Goal Design i Spath et al.
[13]] vist i tabell[3}

Sammensetning | Prosentvis omdannelse til produkter
Metan (CHy) 80%
Etan (C2H6) 99%
Etylen (C,Hy) 90%
Tjerer (Cio4+) 99.9%
Benzen (CgHg) 99%
Ammoniakk (NH3) 90%

Tabell 3: Prosentvis ytelse av hydrokarbonreformering [[13]]

Etter tjeerereformering blir syngassen kjglt ned i en varmeveksler fgr den gar videre til en vatskrubber (venturiskrub-
ber) som ved tilfgrsel av vann som opplgsningsmiddel adsorberer urenheter i form av resterende ammoniakk og tjerer
som ikke har blitt omdannet i tjerereformatoren. Det relativt tunge avligpsvannet inneholdende de nevnte restene blir vi-
dere separert fra syngassen og behandlet og renset som giftig avlgpsvann fgr det blir sendt videre. Siden vanntilfgrselen
skjer ved 25°C blir ogsé syngassen videre kjglt ned i samme prosess til 69°C. [13]]

Selv om venturiskrubberen fjerner en god del av de ugnskede komponentene i syngassen, er det fortsatt en del syre-
gasser som H,S og CO, igjen som kan pafgre problemer nedstrgms i prosessen med forgifting av katalysatorene. Derfor
blir en aminlgsning brukt i en absorbator der den sure innlgpsgassen blir til sakalt sgt utlgpsgass. Denne aminlgsningen
bestar hovedsaklig av monoetanolamin (MEA) som reagerer med de nevnte syregassene. CO, blir separert fra syngassen
og gar ut gjennom toppen pa absorbatoren. Swanson et al. rapporterer at opptil 90% av karbondioksiden og 99% av hydro-
gensulfiden kan fjernes fra gassen i et slikt system. [8] H,S blir oksidert til H,O og svovel (S) og gér videre gjennom en
LO-CAT®-prosess der H,O blir separert fra svovelkaken.[14]]
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2.2.4 Delprosess D: Komprimering av syngass

D Kompressor, 5 steg
med mellomkjgling

K.O.

43°C

Figur 5: Delprosess D: Komprimering av syngass

For a fa stgrst mulig avkastning av gnskede produkter i Fischer-Tropsch syntesen mé syngassen komprimeres til
20 bar. Siden trykkbehovet er sapass hgyt, blir dette gjort i en 5-stegs kompressor med mellomkjgling (intercooling)
mellom hvert av stegene. Et betraktelig mindre arbeid er derfor utfgrt av kompressoren i forhold til en tilsvarende en-stegs
kompressor. Syngassen strgmmer inn ved atmosfarisk trykk og 43°C og blir gradvis komprimert til totaltrykk pa 24 bar.
Grunnen til at totaltrykk ligger over trykket i FT-syntesen er for a ta hensyn til trykktap i komponenter nedstrgms fra
kompressoren og frem til FT-reaktoren.

Etter hvert komprimeringsteg vil syngassen fa en hgyere utlgpstemperatur enn ved temperaturen ved innlgpet. Tem-
peraturgkning vil fgre til et stgrre arbeidsbehov fra kompressoren, og vil derfor ga ut over energibehov og total virk-
ningsgrad pa anlegget. Derfor blir syngassen kjglt ned til innlgpstemperatur pa 43°C i varmeveksler etter hvert steg.
Siden syngassen blir kjglt ned til relativt lave temperaturer ved hgyt trykk, vil ogsa en markant mengde H,O i syngassen
kondensere mellom stegene som er tatt hensyn til i energi- og massebalansene for anlegget.

2.2.5 Delprosess E: Ho/CO regulering

Etter komprimering av syngassen blir nivaet av H,S i syngassen kontrollert og redusert i en sinkoksidreaktor (ZnO-
reaktor) fgr syngassen gar videre i de sensitive katalysatorene nedstrgms. Kravet for mengden H,S som kan tillates i
gassen gjennom katalysatorene er satt til 0,2 ppm. [8]]

Neste steg er & regulere forholdet mellom hydrogen (H,) og karbonmonoksid (CO) i syngassen. Dette er viktig for
a fa stgrst mulig avkastning pa gnskede produkter i Fischer-Tropsch syntesen, der reaktantene i reaksjonen bestir av
nettopp hydrogen og karbonmonoksid. Teoretisk sett vil et Hy/CO forhold pa 2,1 i FT-reaksjonen vare optimalt for a
fa stgrst avkasting av produkter, men i praksis trengs det et niva som er litt hgyere. Ifglge Im-orb etal. ligger optimalt
forhold mellom H; og CO i syngassen for produksjon av biodiesel pa 2,37. [11] Det vil si at for hvert kmol med CO i
FT-reaksjonen, er det ngdvendig med i gjennomsnitt 2,37 kmol H, for & fa de gnskede produktene i form av alkaner med
ulik kjedelengde. Selve FT-reaksjonen og distribusjonen av produktene er mer ngyaktig forklart i neste delkapittel.

Reguleringen av forholdet mellom hydrogen og karbonmonoksid skjer i en Water Gas Shift reaktor (WGSR). Water
Gas Shift reaksjonen konverterer karbonmonoksid med tilfgrsel av damp (H,O) om til produktene karbondioksid og
hydrogengass i en katalysator slik som vist nedenfor.

Water-gas shift:
CO +H,0 «+ CO, + H,

WGS reaksjonen trenger tilfgrsel av damp for & fa de gnskede produktene. Siden det er varierende mengder damp i
syngassen fgr WGS, kan damp ved behov produseres og tilfgres fra en ekstern kilde som for eksempel en dampkjele.
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H,/CO regulering
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Figur 6: Delprosess E: Ho/CO regulering

2.2.6 Delprosess F: Fischer-Tropsch reaksjon

Komprimert avgass F
35°C, 18,5 bar

; \ 200°C, VVX3
V.
ann « 20 bar ( f }

FT reaktor

ﬁ

Figur 7: Delprosess F: Fischer-Tropsch reaksjon

Fischer-Tropsch reaksjonen er den delprosessen i anlegget som gir de gnskede produktene eller “byggesteinene” i
hydrokarbonene som det senere lages FT-biodiesel og FT-biobensin av. Disse produktene bestar av en distribusjon av
linezre alkaner som fglger en sakalt Anderson-Schulz-Flory (ASF) fordeling avhengende hovedsaklig av totaltrykk og
temperatur i reaksjonen, og i tillegg forholdet mellom H, og CO i syngassen som er regulert i WGS reaksjonen 1 tidligere
delprosess. Den generelle reaksjonsligningen for Fischer-Tropsch syntesen er gitt nedenfor.

Fischer-Tropsch reaksjon:
nCO + (2n+1)H, <> C H, ., +nH,0

Utifra de ulike mengdene CO og H, pé reaktantsiden kan man se hvorfor H,/CO-forholdet er sa elementert for a fa
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de rette produktene pa produktsiden. Linezre alkaner er bygd opp av lange, enkle molekylkjeder med karbonbindinger
omringet av hydrogenatomer. For eksempel vil etan (C,Hg) besta av to karbonatomer i enkeltbinding med tre tilhgrende
hydrogenatomer til hvert av karbonatomene. Derfor er det naturlig at for a fa dannet slike lineaere alkaner i Fischer-Tropsch
syntese, trengs det et H,/CO-forhold som er helst over 2, og optimalt pa 2,37 i fglge beregningene til Im-orb et al. [11]]

Pa produktsiden beskriver C,H,,,» den nevnte distribusjonen av linezre alkaner som er rangert som alt fra det
simpleste alkanet, metan (CHy), og opp til eicosan (CpoHyy). Alt over eicosan (Cyy4) er gitt for & vaere voks.[11] En full
oversikt over de aktuelle linezre alkanene er gitt i tabell[4]

Linezere alkaner | Kjemisk formel
Metan CHy4
Etan C,Hg
Propan C3Hg
n-Butan C4Hio
Pentan CsH;»
n-Heksan CgHi4
Heptan C7Hy6
Oktan CgHig
Nonan CyHyg
Dekan C 10H22
Undekan C 11 H24
Dodekan C 1 2H26
Tridekan C 13 Hzg
Tetradekan C4H3zg
Pentadekan Cis5Hs;
Heksadekan Ci6Hzy
Heptadekan Ci7H36
Oktadekan C18H33
Nonadekan Ci9Hyo
Eicosan CyoHap
Voks Cors

Tabell 4: Oversikt over line@re alkanprodukter fra Fischer-Tropsch syntese

Alkanene fra Tabell[d] gar inn under sakalte hydrokarboner som kan bli brukt til produksjon av bade biodiesel og
biobensin. Det er derimot en del variasjon rundt hvilke alkaner som kan brukt til produksjon av de ulike drivstoffene. I dette
prosjektet er det gatt utifra at alle alkaner fra metan (CHy) til n-butan (C4H;¢) er avgasser fra Fischer-Tropsch reaksjonen
og vil da ga videre sammen med de ureagerte syngasskomponentene som brensel til kraftproduksjon i en gassturbin (se
neste delkapittel). Videre er alle alkaner fra pentan (CsHj») til undekan (C;;Hy4) vaesker som gér til biobensinproduksjon,
siden hydrokarbonkjedene som bygger opp bensin er kortere enn de som bygger opp diesel. Dieselavkastningen er derfor
begrenset til tyngre alkaner fra dodekan (C;,Hye) til eicosan (CyoHy;) som ogsa er vasker. Alle tyngre hydrokarboner
(C;14) enn eicosan er antatt a veere fast voks som ikke kan brukes til drivstoffproduksjonen uten videre prosessering med
krakking av de lange molekylkjedene. I realiteten vil stoffene fordele seg i bade gass- og vaskefase i henhold til det
gjeldende gass-veaske-likevekt (engelsk: vapour-liquid-equilibrium (VLE)) i tilstanden hvor vaske og gass separeres. Pa
grunn av begrenset tilgang pa verktgy til a beregne fordelingen av fasene for produktene er det gjort noen forenklinger i
denne oppgaven.

Den molare distribusjonen av hydrokarbonene som vist i Figur [8| fglger en Anderson-Schulz-Flory (ASF) forde-
ling, der det er stgrst avkastning av de lettere hydrokarbonene som f.eks. metan og etan og mindre av de relativt tunge
hydrokarbonene som nonadekan og eicosan. “Karbonnummeret” representerer antall karbonatomer i de respektive hydro-
karbonene. Det vil si at metan har “karbonnummer” 1 siden den kjemiske strukturen til metan inneholder 1 karbonatom.
Kjedevekstfaktoren o er nzermere forklart under delkapittel 2.3.11 for kalkulasjoner av Fischer-Tropsch syntesen. Nar det
gjelder massedistribusjonen av de samme hydrokarbonene som vist i Figur [9] vil fordelingen bli flyttet i retning av de
tyngre hydrokarbonene. Dette henger sammen med at molarmassen i de tyngre hydrokarbonene er naturligvis stgrre enn i
de lettere hydrokarbonene. I tillegg til distribusjonen av hydrokarbonene blir det produsert en del vann i Fischer-Tropsch
reaksjonen. Dette separeres sammen med de andre vaskeproduktene fra avgassen i en adsorbator og blir videre skilt fra
drivstoffavkastningen i en oljeseparator. [[8] Avgassen etter reaksjonen som er bestaende av de ureagerte syngasskompo-
nentene i tillegg til de relativt lette hydrokarbonene metan, etan, propan og n-butan gar videre til neste delprosess som
omhandler kraftproduksjon. Det er antatt en karbonmonoksid konverteringsfaktor (¢ fcorr) pa 98% basert pa resultatene
for lignende “once-through” prosess i artikkelen til Im-orb et al.
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Molar disitribusjon av FT produkter (ASF)
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Figur 8: Molar distribusjon av hydrokarbonene (1-20) med gassifiseringstemperatur pa 800°C og biomasse tgrket til
10wt% fuktighet. FT200: Scenario med FT-temperatur pa 200°C og kjedevekstfaktor o = 0,867. FT220: Scenario med
FT-temperatur pa 220°C og kjedevekstfaktor e = 0,812.

Massedistribusjon av FT produkter

1,2

o
1

FT220
—e—FT200

Masse (kg/kmol CO)
o
[=2]

o
=

0,2

o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21

Karbonnummer (1-20)

Figur 9: Massedistribusjon av hydrokarbonene (1-20) med gassifiseringstemperatur pa 800°C og biomasse tgrket til
10wt% fuktighet. FT200: Scenario med FT temperatur pa 200°C og kjedevekstfaktor o = 0,867. FT220: Scenario med
FT-temperatur pa 220°C og kjedevekstfaktor o = 0,812.

2.2.7 Delprosess G: Kraftproduksjon

Avgassen fra Fischer-Tropsch reaksjonen strgmmer ut fra reaktoren ved relativt hgyt trykk (18,5 bar), og det er derfor
mulig & anvende gassen videre som brensel i en gassturbininnretning som driver en generator til strgmproduksjon. Avgas-
sen blir forbrent med luft som oksidant i gassturbinen som produserer mekanisk arbeid ut pa akslingen. En generator er
tilkoblet pa akslingen som produserer den elektriske energien.

Forbrenningen skjer i et brennkammer der den komprimerte avgassen blir blandet sammen med komprimert luft.
Luften komprimeres i en 5-stegs kompressor med mellomkjgling til 18,5 bar fgr den blir blandet sammen i brennkamme-
ret. Kompressoren er drevet pa samme aksling som gassturbinen, og en andel av det produserte arbeidet av gassturbinen
gar derfor til & drive kompressoren.
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Figur 10: Delprosess G: Kraftproduksjon

2.3 Kalkulasjon

Kalkulasjonene av alle tilstandene i prosessflytdiagrammet er blitt utfgrt i MATLAB kombinert med ulike regneark i
Excel. Ulike data for komposisjonen til biomassen fra Bergen og omegn som blir levert til anlegget er hentet fra bachelor-
oppgave fra Harneshaug og Solheimslid, “Beregning av andre lovs virkningsgrad ved energigjenvinning av avfall”.[7]
Disse dataene er ogsa grunnlaget for to andre bachelorprosjekter ved Hggskulen pa Vestlandet (tidligere Hggskolen i
Bergen) som omhandler produksjon av hydrogen fra det samme anlegget i Radalen.[3} 4] MATLAB-koden som er imple-
mentert i dette prosjektet er hentet fra bacheloroppgaven ”Calculation of hydrogen production potential from gasification
of biomass in municipal solid waste” [S]] og pafglgende artikkel fra Renkel og Liimmen [9].

2.3.1 Fin- og grovkverning

For 4 finne ut hvor mye energi hver enkelt komponent i anlegget har behov for eller gir fra seg, er det satt opp energiba-
lanser i Excel basert pa de ulike tilstandsendringene som er regnet ut av MATLAB-koden. Den gitte sammensetningen er
grunnlaget for videre kalkulasjoner av biomassen som blir levert til anlegget, og det er regnet med at anlegget gar med
stasjoner drift tilsvarende 8 000 driftstimer per ar. [7] Sammensetningen blir som nevnt kvernet og tgrket i delprosess A
for den kan brukes som fuel i gassifiseringsprosessen i delprosess B. Effektbehovet for grovkverningen av biomassen er
basert pa effektbehovet til ”Super Chopper SC1412/160” fra Eldan Recycling.[15] Den trekker 160 kW for kverning av
massestrgmmer opp til 12 000 kg/h, og effektbehovet som funksjon av massestrgmmen kan derfor tiln@rmes som:

40 - mbiomass
3

der Wchop er effektbehovet i KW 0g mpiomass €F massestrgmmen av biomassen i tonn/h. For a regne ut effektbehovet til
finkverningen av massen er fglgende formel anvendt fra Swanson etal. [§]

Wenop = (1)

Wgrind = (283 76 - Scutio,SI) : mbiomass (2)

der Wgﬂnd er effektbehovet i kW, S¢ er diameter pa den oppkuttede biomassen i mm 0g 7pjomass € Massestrgmmen av
biomassen (tonn/h).
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2.3.2 Syklonseparator

MATLAB-koden til Limmen og Renkel er blitt endret og utviklet for a kalkulere alle tilstandsendringer til syngassen
og avgassen i prosessen. [9]] Slik kan komposisjonen og egenskapene til den gassifiserte syngassen i de ulike tilstandene
bli kalkulert og testet for ulike inputvariabler. For eksempel vil endring av gassifiseringstemperatur, fuktighetsvariasjon
i biomassen som blir levert eller ulike temperaturer i Fischer-Tropsch syntesen spille en betydelig rolle i hvor stor av-
kastningen av de ulike hydrokarbonene blir, i tillegg til kraftproduksjonen i gassturbinen. Disse resultatene kan videre bli
vurdert for & finne et optimalt og samtidig realistisk produksjonsscenario for hele anlegget. Nar syngassen strgmmer ut av
gassifisereren, er fglgende formel anvendt for a bestemme hvor stor mengde svoveldioksid som ma fjernes fra gassen for
a oppna maksimumskravene for svoveldioksid i reaktorene nedstrgms i prosessen:

N502 = NSOQ,before : (1 - T.fSOQ) 3)

der Nso, er stoffmengde SO, etter fjerning fra gassen, Nso, before €r stoffmengde SO, i syngassen fgr fjerning og r fso,
er fraksjonskravet SO, fjernet fra syngassen. Kravet er satt til 0,9.[]]

2.3.3 Tjerereformator

I tjeerereformatoren er felgende ligninger brukt for a finne ut hvor mye tjeere og ammoniakk som blir omdannet i de ulike
reaksjonene:

Reversert ammoniakksyntese:

Nx, = NNy, vefore + (0,5 - ¢fnrg - Nng) “4)
Nu, = Nu,, vefore + (1,5 - ¢fnn - Nnug) (5)
Nnny = N, vefore * (1 — ¢fnng) (6)

der Nn,, Nu, og Nnu, er oppdaterte stoffmegnder av hhv. N», Hy og NH; etter omdannelse i reaksjonen. cfyu, er
konverteringsfaktoren til NHj3 i reaksjonen.

Metankrakking:
NH,0,needed, cH, = CfcH, * INCH, before @)
Nco = Nco, vefore + (¢fcn, - Ncny) 3)
Nu, = Nu, before + (3 - ¢fen, - Non,) &)
Nu,0 = NH,0, before — IVH,0, needed, CH, (10)
Ncu, = Ncy pefore - (1 — cfeny) (11)

der Nu,, Nu,0, Nco og Ncu, er oppdaterte stoffmengder av hhv. Hy, H,O, CO og CHy etter omdannelse i reaksjonen.
cfcu, er konverteringsfaktoren til CHy 0g Nu,0, needed, cH, r stoffmengden H,O som trengs i reaksjonen.

Acetylenkrakking:
NHgO,needed, CyHy — 2. CfC2H2 . NCQHQ,before (12)
Nco = Nco, before + (2 - ¢ feon, - Neon,) (13)
Nu, = Nu, pefore + (3 - ¢fcon, - Ney, ) (14)
NH,0 = NH,0, before — IVH,0, needed, C,H, (15)
Neony = NeyH, pefore + (1 — ¢fcons) (16)

der Ny, , Nu,0, Nco 0g Nc,u, er oppdaterte stoffmengder av hhv. H,, H,O, CO og C,H; etter omdannelse i reaksjonen.
cfc,n, er konverteringsfaktoren til CoHs 0g Nu,0, needed, c,H, €F molfraksjonen H,O som trengs i reaksjonen.
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Etylenkrakking:
NH,0,nceded, CoHy = 2 - €fcyHy * NCyHy before 17
Nco = Nco, before + (2 - ¢feom, - Neyny) (18)
Nu, = Nu, pefore + (4 - cfcony - Neony) (19)
Nu,0 = NH,0, before — IVH,,0, needed, C,Ha (20)
Neon, = Neyny before - (1 — ¢feany) 2n

der Nu,, Nu,0, Nco og Nc,n, er oppdaterte stoffmengder av hhv. H,, H,O, CO og C,H,4 etter omdannelse i reaksjonen.
cfc,n, er konverteringsfaktoren til C;H4 0g Ny, 0, needed, c,H, €F stoffmengden H,O som trengs i reaksjonen.

Benzenkrakking:
NH,0,needed, CoHg = 6 - €fcgHg - NegHs,before (22)
Nco = Nco, before + (6 - ¢fegns - Neghs) (23)
Nu, = Nu, pefore + (9 - cfcgns - Neghg) (24)
NH,0 = IVH,0, before — IVH,0, needed, CoHs (25)
Necons = Negg before - (1 — ¢fcghg) (26)

der Nu,, Nu,0, Nco 0g Ncg, er oppdaterte stoffmengder av hhv. H, H,O, CO og CsHg etter omdannelse i reaksjonen.
cfcgn, et konverteringsfaktoren til C¢Hg 0g Nu,0, needed, coHg €1 stoffmengden H>O som trengs i reaksjonen.

Konverteringsfaktorer for tjerereformering [13]:

cfen, = 0,8 (27)
cfcon, = 0,9 (28)
cfeom, = 0,9 29)
cfeens = 0,99 (30)
cfnus = 0,99 31
Water-Gas-Shift (i tjerereformatoren):
NH,0, needed, WGs = ¢fco - Nco, produced (32)
Nco, = Nco, pefore + (¢fco - Nco, produced) (33)
Nu, = Nu, pefore + (¢fco - Nco, produced) (34)
Nco = Nco, before — (¢fco - Nco, produced) (35)
NH,0 = Nu,0, before — (¢fco - Nco, produced) (36)

der Nu,, Nu,0, Nco og Nco, er oppdaterte stoffmengder av hhv. Hy, H,O, CO og CO; etter omdannelse i reaksjonen.
cfco er konverteringsfaktoren til CO og Ni,0, needed, was € stoffmengden H,O som trengs i reaksjonen. Nco, produced €T
summen av all CO produsert i tjeerereformeringen, der det er antatt at all CO produsert blir omdannet i Water-Gas-Shift
reaksjonen (cfco = 1).

2.3.4 Varmeveksler 1 (VVX1)

Etter tjeerereformatoren er syngassen kjglt ned i en varmeveksler (VVX1) der fglgende ligning er brukt for a finne ut hvor
stor varmeoverfgringen fra syngassen er.

Qvvxisgout = Myvxisg - (A3 — ha) 37
der Qvvx1,sgout € varmeoverfgringen mellom syngassen og kjglemediumet (damp) i varmeveksleren, 7ivyyx,sg €r masse-

strgmmen av syngassen gjennom varmeveksleren og hs og hy er spesifikk entalpi av syngassen i hhv. tilstand 3 og tilstand
4.
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2.3.5 Syregassfjerning

Til amin-basert syregassfjerning er mengden CO, og H,S som blir fjernet gitt ved:

Nco, = Nco, before — NCO,.removed (33)
Nu,s = NH,s pefore — NH, S removed (39
Ncoy removed = 0,9 + Nco, before (40)
Nu,s removed = 0,99 - Neo, before (41)

der Nco, og Nu,s er oppdaterte stoffmengder med hhv. CO, og H3S. Nco, removed 08 IVH,S removed €I Stoffmengdene med
CO; og H,S som blir fjernet fra syngassen.

2.3.6 Kompressor (5-stegs med mellomkjgling)

Komprimeringen av syngassen skjer i en 5-stegs kompressor til totaltrykk pa 24 bar. Fordelingen av arbeid utfgrt i hvert
steg blir gjort med fglgende ligninger:

1
Prnax
T'P,per stage = (;1;1) numStages (42)
— k- ng - Tinlet Poutet (k=1)/% 4
Ws,per stage — E—1 : P -1 (43)
wS T stag
Wa,per stage = —pohge (44)
Tic
I/Vin,per stage — msg * Wa,per stage (45)

der 7'pper stage €1 trykkforholdet i hvert av stegene, Py 0g P er totaltrykket hhv ut og inn av kompressen, numStages er
antall steg. Ws per stages Wa,per stage OF I/Vin,per stage €T hhv. det spesifikke isentropiske arbeidet, det spesifikke faktiske arbeidet
og effektytelsen per steg i kompressoren der 7)c er den isentropiske virkningsgraden i kompressoren og antatt & vere 80%.
Poutet 0g Pinier er trykket ved ut- og innlgp mellom hvert steg og k& er den isentropiske eksponenten (varmekapasitets-
forholdet). For a finne hvor stor varme som ma overfgres fra syngassen mellom hvert steg er fglgende formler anvendst:

Qin,sg,per stage — msg,in : (hsg,in - hsg,out) + mcond : (hsg,out - hcond) (46)

der Rgg in, hsgout €1 spesifikk entalpi av syngassen inn og ut av hvert steg, hcong er spesifikk entalpi av kondensen, 1ivsg in 08
Theond €F Massestrgmmen av syngassen inn i hvert steg og massestrgmmen av kondensen.

2.3.7 Varmeveksler 2 (VVX2)

Etter kompressoren er syngassen oppvarmet i en varmeveksler (VVX2) der fglgende ligning er brukt for a finne ut hvor
stor varmeoverfgringen til syngassen er.

Quvxasgin = Tvvxase - (hs — hr) 47

der vixz,sg,in er varmeoverfgringen mellom syngassen og varmekilden (damp) i varmeveksleren, riyyxa s¢ €r massestrgmmen
av syngassen gjennom varmeveksleren og h; og hg er spesifikk entalpi av syngassen i hhv. tilstand 7 og tilstand 8.

2.3.8 ZnO-reaktor

I ZnO-reaktoren blir mengden H,S kontrollert og redusert til kravet pa maksimum 0,2 ppm med fglgende ligninger:

NH,8 before — YH, S target

NHQS,removed = (48)

1— YH, S target
NHQS = NHgS,before - NHgS,removed (49)

der Nu,s removed € molmengden H,S som ma fjernes fra gassen, Ny, s pefore € Opprinnelig molmengde H,S i gassen, Ny,s
er oppdatert molmengde H»S i gassen 0g yu,s rareer € molfraksjonskravet av H,S i syngassen ved utlgpet av reaktoren.
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2.3.9 Water-Gas-Shift reaktor

I WGS-reaktoren blir H,/CO forholdet i syngassen regulert med fglgende ligninger:

reT - IV CO,before — N H before

Nu,0 added = L+ rer (50)
Nco,opt = Ncobefore — NH,0,added (51)
Ni,.opt = NH, pefore + IVH,0,added (52)

Nco, = Nco, vefore + NH,0 added (53)

der Nu,0.added € molmengden H,O som blir tilfgrt WGS reaksjonen for optimalt H,/CO forhold, rgr er optimalt H,/CO
forhold i Fischer-Tropsch syntesen (2,37), Nco,opt 08 Nu,,0pt €r optimale molmengder CO og H for FT og Nco, er
oppdatert mengde CO, i syngassen etter WGS.

2.3.10 Varmeveksler 3 (VVX3)

Etter WGS reaktoren er syngassen nedkjglt i en varmeveksler (VVX3) der fglgende ligning er brukt for & finne ut hvor
stor varmeoverfgringen fra syngassen er.

Qvvxasgout = Mvvxase - (R1o — hi1) (54)

der vix3,sg,om er varmeoverfgringen mellom syngassen og kjglemediumet (damp) i varmeveksleren, rivyyx3 sg € masses-
trgmmen av syngassen gjennom varmeveksleren og hig og hy; er spesifikk entalpi av syngassen i hhv. tilstand 10 og
tilstand 11.

2.3.11 Fischer-Tropsch syntese

Fordelingen av hydrokarbonene avhenger av som sagt temperatur, trykk og Ho/CO-forholdet i syngassen som vist i Figur[§]
og[9] Den er ogsd avhengig av hvilken type katalysator som brukes i FT reaktoren. I denne oppgaven er det brukt en kobolt-
basert katalysator som er rapportert a gi gode resultater for BG-FT prosesser. [8, [11] Fordelingen av hydrokarbonene i en
kobolt-basert katalysator er tilnermet med fglgende ligninger fra Wang etal. [16]

mfco fis
a=10,2332 ————— | +0,633| |1 —0,0039(T"" — 533 55
[ <me2 + mfco> } [ ( )] (>3)

der « er kjedevekstsfaktor (chain growth factor), m fco og mfu, er de molare fraksjonene av hhv. karbonmonoksid og
hydrogen i syngassen, T™ er temperaturen pa Fischer-Tropsch reaksjonen. Kjedevekstsfaktoren o blir brukt videre i
fglgende ligning som gir molfraksjonene av hydrokarbonene pa produktsiden av FT reaksjonen:

B=(1-a)a"! (56)

der S er molfraksjonen og n er antall karbonatomer i de ulike hydrokarbonene. Videre kan oppdaterte molmengder i
avgassen etter FT syntesen defineres som:

Nco = Ncopefore * (1 — ¢fcorr) (57
NH2 = NHg,before - (27 1. NCO,before : CfCO,FT) (58)
der N¢o og Ny, er oppdaterte molmengder CO og H; i avgassen og ¢ fco pr er konverteringsfaktoren for CO i FT syntesen.

Nye mengder av hydrokarbonene metan, etan, propan og n-butan som blir produsert i FT syntesen blir tilfgrt avgassen
ved fglgende ligninger:

Ncu, = NcH, before + NCH, added (59)
Necotg = NeoHg before T NsHg added (60)
Neytg = Negtg pefore + NegHg,added (61)

NC4H10 = NC4H1o,before + NC4H10,added (62)

der Ncnu,, Neytgs Neghs 02 Neyn,, er oppdatere molmengder av CHy, CoHg, C3Hg og C4Ho 1 avgassen. Ncp, addeds
Ne,Hg added> NC3Hg added 08 N, H,0,0dded €T de tilfgrte molmengdene som ble utregnet med ligning @]) som gir distribu-
sjonen av hydrokarbonene fra FT syntesen.
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2.3.12 Turbin med tilhgrende 5-stegs kompressor

Kraftproduksjonen skjer i en generator drivende av en gassturbin der fglgende ligninger er anvendt for & finne effektytel-
sen:

Wy =71 * Cpavg * (T13 - T14s) (63)
VVturbine = Wy * Moff (64)
T T
g = 219 E 0 (1) (65)
Cpavg
= PO 66)
Cpavg — R (
k—1
P,
Tias = Tis - (;‘*) g (67)
13

der w, og Verbine er det faktiske spesifikke arbeidet og effektytelsen i turbinen, nr er den isentropiske virkningsgraden i
turbinen (antatt & vaere 85%) og ¢y .y, €r den gjennomsnittlige varmekapasiteten av tilstand 13 og 14. T4, er isentropisk
utlgpstemperatur i turbinen, % er eksponent for en isentropisk prosess og R er gasskonstanten for avgassen. En 5-stegs
kompressor er koblet pa turbinakslingen for & komprimere luft som oksidant til brennkammeret. Her er fglgende formler
brukt:

1
P,

T'P,per stage, air — ( max) numStages (68)

P

k-1)/k
w o k- ng * Tinlet <P0utlet ( )/ 1 (69)
s,per stage, air — kE—1 : -Pinlet -
w,

Wa,per stage, air — —Spor age (70)

Nc
I/Vin,per stage, air — mair * Wa,per stage, air (71)

der 7pper stage € trykkforholdet i hvert av stegene, Pqx 0og P er totaltrykket hhv ut og inn av kompressoren, numStages er

antall steg. W; per stage> Ws,per stage O I/Vin?per stage €F hhv. det spesifikke isentropiske arbeidet, det spesifikke faktiske arbeidet
og effektytelsen per steg i kompressoren der 7)c er den isentropiske virkningsgraden i kompressoren og antatt & vere 80%.
Pouter 0g Pt er trykket ved ut- og innlgp mellom hvert steg og k er polytropisk eksponent for en isentropisk prosess.

2.3.13 Generator og kraftproduksjon

Pa samme aksling som turbinen med den tilhgrende kompressoren er det koblet pa en generator som produserer strgm
bade til drift av anlegget og videre ut pa nettet. Fglgende formel er brukt for & beregne kraftproduksjonen i generatoren:

numStages

Wgen = Tgen * (I/Vturbine - Z I/i/in,per stage, air) (72)
n=1

der Wgen 0g Ngen €1 hhv. elektrisk effektytelse og virkningsgrad i generatoren, I/erbine er mekanisk effektytelse i gasstur-

binen 0g Wiy per stage, air €1 effektbehovet per steg i luftkompressoren. Virkningsgraden 7., i generatoren er antatt  vaere
98%.

2.3.14 Utregning av resultater

For a finne ut hvor mye FT biodiesel og biobensin som kan produseres i anlegget ma distribusjonen av molmengder
FT-produkter gitt av ligning konverteres til massemengder. Siden massen av FT-reaktantane ma vere lik massen av
FT-produktene ifglge prinsippet for bevaring av masse, ma massebalanser utredes for FT syntesen.

20
a(CO +2,1H,) — > y,CH,,, +dCyyHy, + bO, + cH,0

i=1
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der 20
i=1->y (73)
i=1
Massebalanse pa elementbasis:
20 20 20
C: a:Zyi~i+30<1—Zyi>:Zyi(i—30)+30 (74)
i=1 i=1 i=1
1
O, : b:§(a—c) (75)

20 20 20 20
H, : c=21la—Y y(i+1)-31 <1Zyi> =1,1) yi-i—33> yi+32 (76)
=1 =1 =1 i=1

Dermed kan massemengdene av hydrokarbonene beregnes individuelt for de hydrokarbonene som gar til kraftproduksjon
(avgasser), FT dieselproduksjon og FT biobensinproduksjon.

4
1
TMEToff = Nbiomass * NCO, converted * E E yiMi (77
=1
1 11
TNFT,biopetrol — Npiomass * INco, converted * g § Y M; (78)
=5

|2
METbiodiesel = NVbiomass * IVCO, converted * p E ¥ M; (79
i=12

der mEt,off, MFT,biopetrol OF METpiodiesel €7 Massene av hhv. avgasser, FT biobensin og FT biodiesel fra Fischer-Tropsch syn-
tesen, y; er molfraksjonen og M; er molarmassen til de ulike hydrokarbonene. Npjomass 02 Nco, converted €1 Stoffmengdene
av biomassen og karbonmonoksiden som blir konvertert i FT reaksjonen.

2.3.15 Utregning av energi- og eksergivirkningsgrader

Den totale energivirkningsgraden i anlegget, ogsa kalt 1. lovs virkningsgrad, er beregnet basert pa nedre og gvre brenn-
verdier av den gassifiserte biomassen inn i prosessen og bensin og diesel ut av prosessen. Det er ogsa skilt mellom to ulike
scenario der det enten blir overfgrt varme til komponenter fra eksterne kilder, eller at varmen blir overfgrt fra varmekilder
internt i anlegget. Dersom sistnevnte scenario er aktuelt, kan hgyere totale energi- og eksergivirkningsgrader oppnas. For
scenario med varmeoverfgring fra eksterne kilder er ligning (80) og (81) anvendt.

LH‘/pelrnl * Mepetrol + LH‘/diesel * Maiesel 1 Wpower,net
Qnet + Win + LH Viiomass * Mbiomass
HH Vpetrol + Mpetrol + H H Viiesel - Miesel + Wpower,net
Qnet + I/Vin + HH‘/biomass * Mpiomass

(80)

THLHV,aux =

TILHHV,aux = (81)
der My LHV,aux OL L HAV,ux €T energivirkningsgrader for hhv. nedre- og gvre brennverdier, LH Viegol, LH Viieset 08 LH Viiomass
er nedre brennverdier til bensin, diesel og biomasse. Pa samme mate er H H Vjerol, H H Viesel 0g H H Viiomass $vre brenn-
verdier til bensin, diesel og biomasse. Wiowernet €r netto kraftproduksjon i anlegget, W, er totalt energibehov og Qe er
det totale varmebehovet fra eksterne kilder. De gvre og nedre brennverdiene for diesel og bensin er hentet fra nettsidene til
Engineering Toolbox. [17]] For biomassen er brennverdiene hentet fra bacheloroppgaven til Harneshaug og Solheimslid.
[7] Dersom varmebehovet ()., kan komme fra interne kilder i anlegget, kan dette behovet strykes ut av ligningene. For et
slik scenario blir de totale energivirkningsgradene definert som i ligning og (83).

LH Vi)etrol * Mpetrol 1 LHViiesel - Mdiesel + Wpower,net
Win + LH Viiomass * Mbiomass

HH ‘/petrol * Mpetrol + H H Vyiesel - Miesel + Wpower,net
Win + H H Viiomass * Mbiomass

ThLHV = (82)

"MLHHV = (83)
Eksergivirkningsgraden eller 2. lovs virkningsgrad i anlegget er basert pa den kjemiske eksergien i biomassen, diesel og
bensin der den kan defineres for scenario med eksterne varmekilder som i ligning (84).

n _ EZpetrol * Mpetrol + €Zdiesel * Mdiesel 1 anwer,net (84)
ILaux —
Expeac + Win + €Tbiomass * Mbiomass
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der 7 aux Og Miaux €r eksergivirkningsgrader, €Xpetrol, €T diesel O €Tbiomass € spesifikk kjemisk eksergi til bensin, diesel og
biomasse. Wyowernet €I netto kraftproduksjon i anlegget, Wi, er totalt energibehov og Expe,; er det totale termiske behovet
for eksergioverfgring fra eksterne kilder. P4 samme mate som med energivirkningsgradene blir ez, strgket fra ligning
dersom varmebehovet kan oppfylles fra interne varmekilder. Da blir eksergivirkningsgraden angitt som i ligning

€Tpetrol * Mpetrol T €Tdiesel * Mediesel Wpower,nel
Win + €Tbiomass * Mbiomass

T = (85)

Spesifikk kjemisk eksergi for biomassen er hentet fra bacheloroppgaven til Harneshaug og Solheimslid.[7] Spesifikk
kjemisk eksergi for bensin og diesel er beregnet basert pa gvre brennverdier der en eksergigradsfunksjon ~; er definert
som forholdet mellom drivstoffets kjemiske eksergi og gvre brennverdi av drivstoffet der 0,99 er brukt for bade bensin og
diesel. [18]

(86)
(87)

€T petrol = Vf * HHV;)etrol
€T diesel = Vf * HH‘/diesel

2.4 Bearbeiding av resultater

Resultatene fra drivstoffproduksjonen er videre brukt for a finne ut hvor mange kjgretgy som kan suppleres med produsert
mengde drivstoff per ar. Dette er de endelige resultatene av dette bachelorprosjektet som blant annet viser hvor stort antall
og tilsvarende prosentandel av ulike kjgretgystyper i Hordaland fylke som kan suppleres med FT biobensin og FT biodie-
sel fra anlegget, i tillegg til CO,-utslipp spart fra ikke-fornybare kilder. Hordaland ble i 2019 slatt sammen med Sogn og
Fjordane og Vestland fylke ble dannet basert pa de to tidligere fylkene. Likevel er tall fra den gamle Hordalandsregionen
brukt i dette prosjektet for & kunne sammenligne og vurdere resultatene overfor resultater for hydrogenproduksjon fra Ren-
kel og Liimmen [9] og bacheloroppgaven til Renkel [S]]. De ulike kjgretgystypene med gjennomsnittlig arlig kjgrelengde,
antall kjgretgy i Hordaland, drivstofforbruk og CO,-utslipp er gitt i Tabell [3 [6] og [7] der det i kolonnen for totalt an-
tall kjgretgy ogsa er medberegnet kjgretgyer som gér pa parafin og gass. Dataene er hentet fra websidene til Statistisk
sentralbyra (SSB) [[19} 20} 21]).

Kjoretgy Arlig kjgrelengde (km/ar) | Antall bensinkj. | Antall dieselkj. | Totalt antall kjgretgy
Personbil 11410 86 238 101 676 187918
Taxi 63 521 - - 922
Buss 31527 14 1 006 1020
Varebil 12 439 1 662 33381 35053
Lett lastebil 30 149 150 4452 4 608
Tung lastebil 30 149 150 4452 4 608
Tabell 5: Ulike data for kjgretgyer i Hordaland (2019) [19} 120]
Kjgretgy Drivstofforbruk per kjgretgy (bensin) (kg/km) | Drivstofforbruk per kjgretgy (diesel) (kg/km)
Personbil 0,04999 0,04104
Taxi 0,04999 0,04104
Buss - 0,26984
Varebil 0,05453 0,05737
Lett lastebil 0,15379 0,31795
Tung lastebil 0,15379 0,31795
Tabell 6: Drivstofforbruk for ulike kjgretgyer (2019) [21]
Kjoretgy CO,-utslipp per kjgretgy (bensin) (kg/km) | CO,-utslipp per kjgretgy (diesel) (kg/km)
Personbil 0,15647 0,13009
Taxi 0,15647 0,13009
Buss - 0,8554
Varebil 0,17069 0,18185
Lett lastebil 0,48137 1,0079
Tung lastebil 0,48137 1,0079

Tabell 7: CO,-utslipp for ulike kjgretgyer (2019) [21]
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3 Resultat

Resultatene av dette prosjektet er gitt i delkapitlene under. Produksjonen av FT biodrivstoffer og elektrisitet er varierende
pa grunn av en rekke variabler som f. eks. gassifiseringstemperatur, fuktighet i biomassen og temperatur i Fischer-Tropsch
syntesen. Derfor er det presentert resultater for ulike scenarioer som tar hensyn til disse variablene. I tillegg vil den
totale virkningsgraden pa anlegget variere ved nevnte variabler, noe som ogsa er presentert og vurdert i delkapittel 3.2.
Oversikten over hvor mange kjgretgy som kan suppleres med FT biodrivstoffer fra anlegget er presentert i delkapittel 3.3.

3.1 Produksjon av FT biobensin, FT biodiesel og elektrisitet

De tre hovedproduktene ut av anlegget er FT biobensin, FT biodiesel og elektrisitet ut pa nettet. I delkapittel 3.1.1 og
3.1.2 under er resultatene delt opp for hhv. 10 wt% og 34wt% fuktighet i biomassen. 3.1.1 tar for seg et produksjons-
cenario der biomassen blir tgrket til 10wt% i en industriell tgrketrommel i delprosess A fgr gassifisering i delprosess
B. Tuerkeprosessen av biomassen er basert pa tilsvarende prosess til Swanson etal. [8]] I delkapittel 3.1.2 gar biomassen
utgrket til gassifisering med en 34wt%, som er basert pa gjennomsnittlig fuktighet i det vatorganiske avfallet i Bergen. [7]
Tallene for kraftproduksjonen er angitt som netto produksjon av anlegget. Dette betyr at det er disse resultatene som man
eventuelt kan levere videre ut pa nettet, og driften av begge kompressorene er derfor inkludert i disse tallene og trukket
fra elektrisitetsproduksjonen direkte ut i fra generatoren.

3.1.1 Produksjonsresultat med biomasse tgrket til 10wt %

Produksjonsresultater for tgrket biomasse ved ulike gassifiseringstemperaturer er presentert i Tabell[8] der temperaturen i
Fischer-Tropsch syntesen er satt til 200°C.

Gassifiseringstemperatur (°C) | FT Biobensin (kg/ar) | FT Biodiesel (kg/ar) | Kraftproduksjon (MWh)
800 1959 377 1 650 701 7192
850 1903 385 1 603 529 6 458
880 1 836 428 1547 121 5 829

Tabell 8: FT biobensin-, FT biodiesel- og kraftproduksjon med biomasse tgrket til 10wt% fuktighet fgr gassifisering og
FT-temperatur pa 200°C

Samme resultater for produksjon av FT biobensin og biodiesel er presentert grafisk i Figur [T1] Kraftproduksjonen
ved FT-temperatur pd 200°C er vist i Figur[12]

Drivstoffproduksjon (T = 200°C)
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Figur 11: FT drivstoffproduksjon med tgrket biomasse til 10wt% fuktighet og FT-temperatur pa 200°C
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Figur 12: Kraftproduksjon med tgrket biomasse til 10wt% fuktighet og FT-temperatur pa 200°C

Dersom temperaturen i Fischer-Tropsch syntesen gkes til 220 °C, blir avkastningen av FT-produktene noe annerledes.
Her kan det merkes at distribusjonen av hydrokarbonene fra FT-syntesen blir flyttet i favgr av lettere hydrokarboner. Derfor
er avkastningen av FT biobensin og kraftproduksjonen generelt hgyere ved FT-temperatur pa 220 °C, og produksjonen av
de tyngre hydrokarbonene i FT biodiesel er generelt lavere. Tabell 0] under viser denne forskyvningen.

Gassifiseringstemperatur (°C) | FT Biobensin (kg/ar) | FT Biodiesel (kg/ar) | Kraftproduksjon (MWh)
800 2511 494 1300 278 12 301
850 2439 724 1263121 11 508
880 2353901 1218 687 10 599

Tabell 9: FT biobensin-, FT biodiesel- og kraftproduksjon med biomasse tgrket til 10wt% fuktighet fgr gassifisering og
FT-temperatur pa 220°C

Figur [T3] viser tydelig hvordan favoriseringen av lettere hydrokarboner som fglge av gkning i FT-temperatur endrer
avkastningen av FT biodrivstoffer. Det samme gjelder kraftproduksjonen i Figur [I4] som er generelt hgyere ved gkning i
FT temperatur fra 200 °C til 220 °C.
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Figur 13: FT drivstoffproduksjon med tgrket biomasse til 10wt% fuktighet og FT-temperatur pa 220°C
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Figur 14: Kraftproduksjon med tgrket biomasse til 10wt% fuktighet og FT-temperatur pa 220°C

3.1.2 Produksjonsresultat med 34wt % fuktighet i biomassen

For a fa satt i perspektiv hvordan tgrkingen av biomassen i delprosess A pavirker de endelige resultatene er det i dette
delkapitlet presentert resultater for FT biodrivstoff og kraftproduksjon ved utgrket biomasse inn i gassifiseringsprosessen.
Resultatene for utgrket biomasse er derfor basert pa det gjennomsnittlige fuktighetsnivaet i det vétorganiske avfallet i
Bergen péa 34wt% som er basert pa bacheloroppgaven til Harneshaug og Solheimslid. [[7] Produktavkastningen er gitt i
Tabell [T0| for de ulike gassifiseringstemperaturene.

Gassifiseringstemperatur (°C) | FT Biobensin (kg/ar) | FT Biodiesel (kg/ar) | Kraftproduksjon (MWh)
800 1596 372 1344 883 3626
850 1516 152 1277 300 2 664
880 1434 166 1208 230 1670

Tabell 10: FT biobensin-, FT biodiesel- og kraftproduksjon med 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 200°C

Fra Tabell [10] og grafene i Figur [15| ser man at fordelingen av hydrokarbonene og dermed ogsé fordelingen av FT
biobensin og biodiesel ligger noksa likt uavhengig av fuktigheten i biomassen. Derimot ser man at fuktighetsnivaet spiller
en stor rolle pa hvor stor avkastningen blir av de ulike produktene og elektrisitet i anlegget.

Drivstoffproduksjon (T ; = 200°C)
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2 000 000

1500 000

1000 000
500 000
0

800 850 880

Gassifiseringstemperatur (°C)

Avkastning (kg/ér)

B FT Biobensin (kg/ar) W FT Biodiesel (kg/ar)

Figur 15: FT drivstoffproduksjon med 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 200°C

Det samme gjelder for kraftproduksjonen i Figur[16] der en gkning i fuktighetsnivaet i biomassen spiller inn negativt
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pa netto kraftproduksjon i anlegget.
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Figur 16: Kraftproduksjon med tgrket biomasse til 34wt% fuktighet og FT-temperatur pa 200°C

Med en gkt FT temperatur fra 200°C til 220°C ser man fortsatt de samme tendensene med tanke pa fuktighetsniva i
biomassen. En gkning i fuktighetsniva i biomassen fgrer til at produktavkastningen i anlegget bli lavere, som vist i Tabell

inl!

Gassifiseringstemperatur (°C) | FT Biobensin (kg/ar) | FT Biodiesel (kg/ar) | Kraftproduksjon (MWh)
800 2 046 201 1 059 382 7981
850 1943 376 1006 146 6 805
880 1 838 288 951 739 5628

Tabell 11: FT biobensin-, FT biodiesel- og kraftproduksjon med 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 220°C
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Figur 17: FT drivstoffproduksjon med 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 220°C
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Figur 18: Kraftproduksjon med 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 220°C

3.2 Energi- og eksergivirkningsgrader av anlegget

For & finne ut hvor effektivt anlegget er mtp. energiutnyttelse av biomassen og hvordan de ulike variablene pavirker effek-
tiviteten, er det utregnet energi- og eksergivirkningsgrader av anlegget. Energivirkningsgradene er basert pa brennverdiene
av biomassen inn i gassifiseren, energi- og varmebehovet generelt i anlegget, netto kraftproduksjon og brennverdiene av
drivstoffproduktene ut av anlegget. Nar det gjelder brennverdier, er det tatt hensyn til bade gvre og nedre brennverdier i
biomassen og drivstoffproduktene og hvordan denne variasjonen pavirker virkningsgradene i anlegget.

Videre er det sett pa hvordan varmebehovet kan oppfylles internt i anlegget uten behov for eksterne varmekilder i
en integrert dampsyklus. Disse verdiene er angitt som virkningsgrader uten eksterne varmekilder og vil naturligvis ligge
hgyere enn virkningsgradene der eksterne varmekilder er inkludert i beregningen. I beregningene der eksterne varmekilder
er inkludert er det tgrketrommelen i delprosess A og varmeveksler 2 (VVX2) i delprosess E som utgjgr det totale behovet
for oppvarming i anlegget.

Eksergivirkningsgraden, ogsa kalt 2. lovs virkningsgrad, tar utgangspunkt den kjemiske eksergien i biomassen og
drivstoffproduktene i tillegg til den termiske eksergien som gér til oppvarming i tgrketrommelen og varmeveksler 2. Derfor
vil denne virkningsgraden se pa hvordan effektiviteten i anlegget er i forhold til et tilsvarende ideelt og reversibelt system,
og forteller derfor om det er mulig & gjgre forbedringer i anlegget og eventuelt ogsé hvor disse forbedringspotensialene
ligger.

3.2.1 Energivirkningsgrader med eksterne varmekilder

Dersom tilgjengelig varme fra fra de ulike delprosessene ikke brukes igjen i anlegget og kjgles bort, ma varmebehovet
oppfylles av eksterne varmekilder. Derfor er det her sett pa energi- og eksergivirkningsgradene for et slikt anlegg med hen-
syn til variasjoner i gassifiseringstemperatur, fuktighet i biomassen og temperatur i Fischer-Tropsch syntesen. Naturligvis
vil disse virkningsgradene ligge lavere enn et anlegg med integrert dampsyklus, slik som vist i delkapittel 3.2.2.

Gassifiseringstemperatur (°C) | Energivirkningsgrad (LHV) | Energivirkningsgrad (HHV)
800 38,02% 3391%
850 36,59% 32,66%
880 34,92% 31,19%

Tabell 12: Energivirkningsgrader med eksterne varmekilder, 10wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 200°C
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Gassifiseringstemperatur (°C) | Energivirkningsgrad (LHV) | Energivirkningsgrad (HHYV)
800 43,77% 38,86%
850 42,17% 37,46%
880 40,29% 35,81%

Tabell 13: Energivirkningsgrader med eksterne varmekilder, 10wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 220°C

Gassifiseringstemperatur (°C) | Energivirkningsgrad (LHV) | Energivirkningsgrad (HHV)
800 29,22% 26,16%
850 27,15% 24,34%
880 25,03% 22,47%

Tabell 14: Energivirkningsgrader med eksterne varmekilder, 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 200°C

Gassifiseringstemperatur (°C) | Energivirkningsgrad (LHV) | Energivirkningsgrad (HHV)
800 34,04% 30,30%
850 31,73% 28,28%
880 29,39% 26,22%

Tabell 15: Energivirkningsgrader med eksterne varmekilder, 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 220°C

3.2.2 Energivirkningsgrader uten eksterne varmekilder

Ved gjenbruk av tilgjengelig varme internt i anlegget kan dette bli utnyttet til & oppfylle varmebehovet i tgrketrommelen
og varmeveksler 2 (VVX2). Derfor kan generelt hgyere energivirkningsgrader oppnas slik som presentert fra Tabell [16]til
Tabell

Gassifiseringstemperatur (°C) | Energivirkningsgrad (LHV) | Energivirkningsgrad (HHV)
800 39,98% 35,38%
850 38,49% 34,08%
880 36,75% 32,55%

Tabell 16: Energivirkningsgrader uten eksterne varmekilder, 10wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 200°C

Gassifiseringstemperatur (°C)

Energivirkningsgrad (LHV)

Energivirkningsgrad (HHV)

800 46,04% 40,54%
850 44,37% 39,09%
880 42,41% 37,38%

Tabell 17: Energivirkningsgrader uten eksterne varmekilder, 10wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 220°C

Tabell 1

a 200°C

Gassifiseringstemperatur (°C) | Energivirkningsgrad (LHV) | Energivirkningsgrad (HHV)
800 30,80% 27,34%
850 28,64% 25,45%
880 26,41% 23,51%

8: Energivirkningsgrader uten eksterne varmekilder, 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur p

Gassifiseringstemperatur (°C) | Energivirkningsgrad (LHV) | Energivirkningsgrad (HHV)
800 35,89% 31,68%
850 33,47% 29,57%
880 31,01% 27,44%

Tabell 19: Energivirkningsgrader uten eksterne varmekilder, 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa 220°C

3.2.3 Eksergivirkningsgrader med og uten eksterne varmekilder

Eksergivirkningsgradene i anlegget er generelt lavere enn de tilsvarende energivirkningsgradene, som vist i Tabell 20 til
23] under. Man ser likevel at eksergivirkningsgraden kan generelt gkes med hjelp av integrert dampsyklus slik som vist i
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kolonnene for virkningsgrader uten eksterne varmekilder.

Gassifiseringstemperatur (°C) | Eksergivirkn. m/ ekst. varmekilder | Eksergivirkn. u/ ekst. varmekilder
800 32,35% 33,50%
850 31,15% 32,26%
880 29,74% 30,82%
Tabell 20: Eksergivirkningsgrader med og uten eksterne varmekilder, 10wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa
200°C
Gassifiseringstemperatur (°C) | Eksergivirkn. m/ ekst. varmekilder | Eksergivirkn. u/ ekst. varmekilder
800 37,09% 38,41%
850 35,75% 37,03%
880 34,18% 35,41%
Tabell 21: Eksergivirkningsgrader med og uten eksterne varmekilder, 10wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa
220°C
Gassifiseringstemperatur (°C) | Eksergivirkn. m/ ekst. varmekilder | Eksergivirkn. u/ ekst. varmekilder
800 24,94% 25,88%
850 23.21% 24,08%
880 21,42% 22,24%
Tabell 22: Eksergivirkningsgrader med og uten eksterne varmekilder, 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa
200°C
Gassifiseringstemperatur (°C) | Eksergivirkn. m/ ekst. varmekilder | Eksergivirkn. u/ ekst. varmekilder
800 28,92% 30,00%
850 26,98% 28,00%
880 25,02% 25,98%

Tabell 23: Eksergivirkningsgrader med og uten eksterne varmekilder, 34wt% fuktighet i biomassen og FT-temperatur pa
220°C

3.3 Oversikt over antall kjgretgyer som kan suppleres med FT drivstoffer

Med bakgrunn i resultatene for FT biodrivstoff- og kraftproduksjon, er det klart at tgrket biomasse og gassifiseringstem-
peratur pa 800°C er det scenarioet som gir den stgrste produktavkastningen og i tillegg de hgyeste virkningsgradene i
anlegget. Derfor er dette scenarioet utvalgt og brukt videre for a fa en oversikt over hvor mange kjgretgy man eventu-
elt kan supplere i Hordalandregionen ved produksjonen av FT biobensin og biodiesel fra anlegget, der gjennomsnittlig
kjprelengder og drivstofforbruk for ulike kjgretgystyper som gitt i Tabell [5] og [6]er basis.

Her er det tatt hensyn til de to aktuelle temperaturene for FT syntesen, 200°C og 220°C, som har stor innvirkning
pa fordelingen av FT-produktene. Som vist i i delkapittel 3.1 og 3.2 vil en FT temperatur pa 200°C favorisere lengre og
tyngre hydrokarboner, og dermed blir avkastningen av FT biodiesel relativt hgy. Derimot vil en FT temperatur pa 220°C
favorisere de lettere hydrokarbonene, som igjen fgrer til hgyere avkastning av bade FT biobensin og kraftproduksjon.

Det er verdt & notere at antall kjgretgyer i Tabell [24] og [27] representerer det teoretiske antallet bensin- og diesel-
kjgretgyer som er mulig & supplere basert pa produksjonen av FT biobensin og biodiesel. Derfor kan disse tallene over-
stige antall bensin- dieselkjpretpyer i Hordaland som angitt i Tabell 5] De prosentvise satsene i Tabell [25] og [28] derimot
viser hvor mange bensin- og dieselkjgretgy som kan suppleres prosentvis i forhold til totalt antall kjgretgy i Hordaland
som vist i Tabell

3.3.1 Antall kjgretgyer som kan suppleres med FT drivstoffer med FT-temperatur pa 200°C

Resultatene for et produksjonscenario med FT temperatur pa 200°C er vist i Tabell [24| og Det kan nevnes at dette
scenarioet produserer relativt mye FT biodiesel og er derfor mer egnet for supplering av ulike tungtransportkjgretgy,
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varebiler og busser som i de fleste tilfeller gar pa diesel. Antall kjgretgyer for hver individuelle kjgretgystype gjelder for
hele produksjonskapasiteten av anlegget.

Kjgretgy Antall bensinkjgretgy | Antall dieselkjgretgy | Totalt (bensin og diesel)
Personbil 3435 3525 6 960
Taxi 617 633 1250
Buss - 194 194
Varebil 2 889 2313 5202
Lett lastebil 423 172 595
Tung lastebil 423 172 595

Tabell 24: Antal

1 kjgretgyer som kan suppleres med FT drivstoffer med FT-temperatur pa 200°C

Kjoretgy Antall bensinkjgretgy | Antall dieselkjgretgy | Totalt (bensin og diesel)
Personbil 1,83% 1,88% 3,70%
Taxi 66,92% 68,68% 135,60%
Buss - 19,02% 19,02%
Varebil 8,24% 6,60% 14,84%
Lett lastebil 9,17% 3,74% 12,91%
Tung lastebil 9,17% 3,74% 1291%

Tabell 25: Prosentvis antall kjgretgyer som kan suppleres av antall registrerte kjgretgy Hordaland med FT drivstoffer med
FT-temperatur pa 200°C

Antall kjgretgyer som kan suppleres (T; = 200°C)
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Figur 19: Antall kjgretgy som kan suppleres med FT biodrivstoffer med FT-temperatur pa 200°C

Videre er det i Tabell26]regnet ut hvor mye tonn CO, som pa arsbasis kan bli spart fra ikke-fornybare kilder. Mengden
er lik for alle kjgretgystyper siden den er beregnet for gjennomsnittlige kjgrelengder per ar for de ulike kjgretgystypene.

Kjoretgy CO,-utslipp spart (bensin) (t/ar) | CO,-utslipp spart (diesel) (t/ar) | Totalt (t/ar)
Personbil 6133 5232 11 365
Taxi 6133 5232 11 365
Buss - 5233 5233
Varebil 6133 5232 11 366
Lett lastebil 6133 5233 11 366
Tung lastebil 6133 5233 11 366

Tabell 26: CO;,-utslipp spart fra ikke-fornybare kilder med FT-temperatur pa 200°C

3.3.2 Antall kjgretgyer som kan suppleres med FT drivstoffer med FT-temperatur pa 220°C

Som vist i Tabell [27|og 28] vil antall bensinkjgretgy som kan suppleres kunne gkes ved & gke FT temperaturen til 220°C.
Derfor vil dette scenarioet egne seg bedre dersom malet er a supplere personbiler, taxier og andre kjgretgystyper som
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normalt gar pa bensin.

Kjgretagy Antall bensinkjgretgy | Antall dieselkjgretgy | Totalt (bensin og diesel)
Personbil 4 403 2777 7 180
Taxi 791 499 1290
Buss - 153 153
Varebil 3703 1822 5525
Lett lastebil 542 136 677
Tung lastebil 542 136 677

Tabell 27: Antall kjgretgyer som kan suppleres med FT drivstoffer med FT-temperatur pa 220°C

Kjgretagy Antall bensinkjgretgy | Antall dieselkjgretgy | Totalt (bensin og diesel)
Personbil 2,34% 1,48% 3,82%
Taxi 85,78% 54,10% 139,88%
Buss - 14,98% 14,98%
Varebil 10,56% 5,20% 15,76%
Lett lastebil 11,75% 2,94% 14,70%
Tung lastebil 11,75% 2,94% 14,70%

Tabell 28: Prosentvis antall kjgretgyer som kan suppleres av antall registrerte kjgretgy Hordaland med FT drivstoffer med
FT-temperatur pa 220°C
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Figur 20: Antall kjgretgy som kan suppleres med FT biodrivstoffer med FT-temperatur pa 220°C

I Tabell 29| er CO»-utslippene som blir spart fra ikke-fornybare kilder angitt. I forhold til verdiene i Tabell 26]er de
totale mengdene for CO,-utslipp spart hgyere ved FT temperatur pa 220°C. Dette skyldes at den totale avkastningen av
FT biodrivstoffer er noe hgyere ved gkt FT temperatur pa 220°C.

Kjgretgy CO;-utslipp spart (bensin) (t/ar) | CO,-utslipp spart (diesel) (t/ar) | Totalt (t/ar)
Personbil 7 861 4122 11983
Taxi 7 861 4122 11983
Buss - 4122 4122
Varebil 7 861 4122 11983
Lett lastebil 7861 4122 11983
Tung lastebil 7 861 4122 11 983

Tabell 29: CO,-utslipp spart fra ikke-fornybare kilder med FT-temperatur pa 220°C
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4 Diskusjon

Det er gjort noen antagelser og forenklinger underveis i prosjektet som er verdt a notere. Blant annet er det antatt i energi-
og massebalansene at syngassen og avgassen er ideelle gasser og endringer i kinetisk og potensiell energi i anlegget er
neglisjert. Videre er det ogsa antatt stasjoner drift av anlegget som innebzrer ingen endring i massestrgmmer inn og ut av
anlegget.

Nar det gjelder kompressorene og gassturbinen er det faktiske arbeidet regnet ut fra det tilsvarende isentropiske arbei-
det i prosessene der isentropiske virkningsgrader er bestemt basert pa vanlige antagelser som oppgitt i boka ”Thermody-
namics: An Engineering Approach” fra Cengel et al. [22] Her er det antatt at gassturbinen har en isentropisk virkningsgrad
pé 85% og kompressorene opererer med isentropisk virkningsgrad pa 80% som er normale antagelser for moderne inn-
retninger. Generatoren er antatt & operere med en elektrisk virkningsgrad pa 98% som ogsé er normalt for en moderne
generator.

I tjeerereformatoren er de ulike konverteringsfaktorene for hydrokarbonreformeringene og den reverserte ammoni-
akksyntesen hentet fra et "Goal Design” fra 2005-rapporten til National Renewable Energy Laboratory (NREL). [13]
Siden rapporten er ca. 15 ar gammel er det antatt at man har klart & oppna disse faktorene per dags dato og at de derfor
er gjeldende for tilsvarende prosesser som her i dette prosjektet. Det er pa den bakgrunn en viss usikkerhet om disse
faktorene faktisk er oppnaelige med dagens teknologi og det er mulig lavere verdier er mer realistiske.

For Fischer-Tropsch syntesen er det antatt at distribusjonen av hydrokarbonene pa produktsiden skjer uten overlap-
ping mellom fasene. Det vil si at de fire fgrste hydrokarbonene (metan, etan, propan og n-butan) er alle i gassfase og
separeres dermed fra de tyngre og antatt flytende hydrokarbonene fra pentan (CsH;,) og oppover. I realiteten vil stoffene
fordele seg i bade gass- og vaskefase i henhold til det gjeldende gass-vaske-likevekt (engelsk: vapour-liquid-equilibrium
(VLE)) i tilstanden hvor veaske og gass separeres. Derfor vil det vere noe overlapp mellom gassformige og flytende
hydrokarboner der litt av de fire fgrste hydrokarbonene som er antatt & vaere avgasser vil vaere i vaeskefase. Det samme
gjelder andre der litt av de tyngre hydrokarbonene fra pentan og oppover som er antatt a vere flytende vil veere i gassfase.
Derfor ville bade kraftproduksjonen i delprosess G og avkastningen av FT biodrivstoffer generelt veert noe lavere i realite-
ten. Forenklinger er ogsa gjort for mengden vanndamp pa produktsiden av reaksjonen, der det er antatt full separering av
vanndampen fra avgassen og de andre FT-produktene. Konverteringsfaktoren for karbonmonoksid (¢ fcopr) i reaksjonen
er satt til 0,98 i en kobolt-basert katalysator. Dette er basert pa resultatene fra en lignende “once-through” prosess fra
Im-Orb etal. [11]

Ved utregningene av kjedevekstfaktor o er det mange varianter som finnes. I utgangspunktet ble ligningen for o som
gitt i Im-Orb et al brukt i dette prosjektet for a finne distribusjonen av hydrokarbonene.[11] Men det var en viss usikkerhet
rundt enhetene som ble brukt i formelen. I tillegg ble det erfart at ligningen ikke var beregnet for hgye trykkniva i gassen,
men det er usikkert om dette skyldes feil bruk av enheter i formelen. Etter a ha prgvd a fa kontakt med forfatterene av
artikkelen angaende oppklaring av enheter uten hell, ble det besluttet & bruke den alternative ligning for kjedevekstfaktor
o fra Wang et al. [16]

De endelige resultatene fra prosjektet er tall som er sammenlignbare med tall fra de to tidligere nevnte bachelorpro-
sjektene som omfatter hydrogenproduksjon fra det samme anlegget i Radalen, i tillegg til to publiserte rapporter som er
begge basert pa de to bachelorprosjektene. [5) |4, [9] [23]. Derfor er det interessant a studere hvordan produksjonsresulta-
tene fra en BG-FT prosess med FT biobensin og biodiesel ligger i forhold til hydrogen. Nar det gjelder prosessen med
hydrogenproduksjon fra biomasse er det mange delprosesser som er likt i forhold til BG-FT. For det fgrste blir biomassen
kvernet opp og pa samme mate brukt som fuel” i en gassifiserer. Videre er ogsé delprosessen med rensingen av syngassen
(delprosess C i prosessflytskjemaet) lik i begge prosessene. Hovedforskjellen ligger i hvordan syngassen blir prosessert
videre der en trykksvingadsorberer (engelsk: pressure swing adsorber (PSA)) er brukt i hydrogenproduksjon for a separere
det produserte hydrogenet fra avgassen. [13]]

Resultatene og avkastningen fra hydrogenproduksjon basert pa de samme radataene gir en utregnet produksjonska-
pasitet pa 2 367 tonn H; per ar ved gassifiseringstemperatur pa 800°C. [6] De totale energivirkningsgradene for nedre og
gvre brennverdier for komprimert hydrogen (350 bar) er pa hhv. 43,9% og 51,9% i anlegget, og eksergivirkningsgraden
ligger pa 40,4%. 1 korte trekk ligger virkningsgradene her generelt hgyere enn de som er beregnet for BG-FT anlegget
med gassifiseringstemperatur pa 800°C i dette prosjektet. Antall kjgretgyer som kan suppleres med hydrogen og prosent-
vis andel i forhold til bilparken i Hordaland er presentert i Tabell[30} Antall kjgretgyer for hver individuelle kjgretgystype
gjelder for hele produksjonskapasiteten av anlegget.

I forhold til tallene fra FT biodrivstoffproduksjon i Tabell og [28] ligger potensialene for antall hydrogen-
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Kjgretay Antall hydrogenkjgretgy | Prosentvis antall av bilparken i Hordaland
Personbil 20831 11,1%
Taxi 3742 405,8%
Buss 485 47,5%
Varebil 11390 32,5%
Lett lastebil (Nikola One) 1707 37,0%
Tung lastebil (Esoro Cop) 981 21,3%

Tabell 30: Antall kjgretgy som kan suppleres med hydrogen. [6]

kjgretgy mye hgyere der spesielt tallene for antall personbiler og taxier skiller seg ut. Dette ligger i godt samsvar med
virkningsgradene i de to anleggene der selv med netto kraftproduksjon vil virkningsgradene i BG-FT anlegget generelt
ligge betydelig lavere. Samme tendenser forekommer derfor ogsa i CO,-utslipp spart med utgangspunkt i hydrogenpro-
duksjon som angitt i Tabell[31]

Kjgretgy Reduksjon av CO,-utslipp (t/ar)
Personbil 34056
Taxi 34 056
Buss 13079
Varebil 24973
Lett lastebil (Nikola One) 51 860
Tung lastebil (Esoro Cop) 29 819

Tabell 31: CO;,-utslipp spart med hydrogenproduksjon med gassifiseringstemperatur pa 800°C. [6]

Reduksjonen av CO,-utslippene ved hydrogenproduksjon ligger langt over utslippene spart ved BG-FT anlegget.
Siden det eneste utslippet fra hydrogenkjgretgy er vann, er det ogsa viktig & bemerke at det her er snakk om total reduksjon
av CO;-utslipp. Nar det gjelder kjgretgy som gar pa FT biodrivstoffer, vil det fortsatt veere CO, i eksosen som blir sluppet
ut, men siden denne har en organisk opprinnelse vil dette vaere utslipp som blir spart fra fossile og ikke-fornybare kilder.
Likevel vil det ogsa forekomme utslipp av NOx-gasser fra kjgretgy pa FT biodrivstoffer som bidrar negativt med tanke
pa lokale utslipp.

Pa bakgrunn av beregningene og resultatene for bade FT biodrivstoff- og hydrogenproduksjon kan man konkludere
med at potensialet for hydrogenproduksjon fra anlegget i Radalen ser mye lysere ut enn alternativet med BG-FT. Likevel
er dette ikke tatt i betraktning til de gkonomiske forholdene ved de to prosessene og det er derfor ngdvendig a foreta
gkonomiske analyser av begge anleggene, der ogsa markedet for salg av hydrogen kontra FT biodrivstoff ma vurderes.
Derfor er dette arbeid med prosjektet som kan bli tatt med videre. Som nevnt er det ogsa gjort en del antagelser og
forenklinger som ogsa kan bli utfgrt grundigere ved fremtidig arbeid péa prosjektet. Her kan det ogsa vere en fordel a
kunne benytte kjemiske prosessimulatorer som for eksempel Aspen HYSYS fra AspenTech. [24] Dermed kan blant annet
de molare strgmmene av elementene ut av FT-reaktoren simuleres og mer ngyaktige verdier er derfor oppnaelig.
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5 Konklusjon

Ved a implementere matematiske modeller for simulering av Fischer-Tropsch biodrivstoff- og kraftproduksjon ved for-
brenningsanlegget i Radalen er det utfgrt analyser av produksjonspotensialet, energi- og eksergivirkningsgrader i tillegg til
antall kjgretgy som kan suppleres ved en utvidelse av anlegget. Basert pa radata og resultater hentet fra tidligere bachelor-
prosjekter pa tvers av fakulteter ved Hggskulen pa Vestlandet, har det blitt kalkulert og presentert resultater som videre har
blitt vurdert opp mot et alternativ med produksjon av hydrogen basert pa de samme forutsetningene. Fremgangsmetoden
for alle delprosesser og beregninger i prosjektet er gjennomgétt i detalj der det ogsa er tatt med hvilke antagelser som har
blitt gjort underveis i prosessen.

De endelige resultatene av prosjektet viser at produksjonskapasiteten og virkningsgradene i BG-FT anlegget ligger
generelt mye lavere enn alternativet med hydrogenproduksjon. Dette er gjeldende for alle produksjonscenarioer med tanke
pa drift med ulike temperaturer i gassifisereren og Fischer-Tropsch reaktoren i tillegg til fuktighetsinnholdet i biomassen
som blir brukt som “fuel” i gassifiseringsanlegget. Likevel vil det vaere ngdvendig med ytterligere gkonomiske analyser
av de to produksjonsalternativene fgr en endelig konklusjon kan trekkes om hvilket av de to alternativene som er mest
optimalt.
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