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Das ,Virtuelle Institut Strom zu Gas und Wdrme” ist ein vom Ministerium fiir Wirtschaft, Innovation,
Digitalisierung und Energie des Landes Nordrhein-Westfalen geférderter und vom Cluster Energieforschung NRW
unterstiitzter Forschungsverbund von sieben Forschungsinstituten, die gemeinsam Flexibilitétsoptionen fiir das
zukiinftige Strom-Gas-Wdrme-System erforschen. Neben innovativen Technologiepfaden und Systemforschung
zdhlt die Errichtung eines Demonstrationszentrums am Standort des GWI in Essen zum Umfang der hier
vorgestellten Arbeiten.

Das Virtuelle Institut legt nunmehr die Ergebnisse seiner Arbeit aus dem Zeitraum 2015 - 2017 in insgesamt fiinf
Bdinden vor.

Im vorliegenden Band Ill sind die Ergebnisse der experimentellen Begleitforschung dargestellt. Es erfolgt sowohl
eine Darstellung der Labor-Ergebnisse der Elektrolyse (FZJ-IEK 3), der Katalysator-Materialfoschung (RUB TC) und
der biologischen Methanisierung (FU), als auch eine Beschreibung der gemeinsamen Demonstrationsanlage,
bestehend aus einem Elektrolyse-Teststand (FZJ-IEK3), eines Prototypen einer katalytischen Methanisierung (ZBT)
und einer KWK-Anlage zur Riickverstromung (GWI), welche im Rahmen dieses Projekts errichtet wird.

Empfohlene Zitierweise:
K. Gérner und D. Lindenberger (Hrsgb.): Virtuelles Institut Strom zu Gas und Warme - Flexibilisierungsoptionen
im Strom-Gas-Warme-System, Abschlussbericht, Band 1ll, 2018
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co Kohlenstoffmonoxid

cop Coefficient of Performance

CO,; Kohlenstoffdioxid

CSspP Concentrated Solar Power

DE Deutschland

DME Dimethylether
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DSI Lastintegration (Demand Side Integration)

DSM Lastmanagement (Demand Side Management)
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EE Erneuerbare Energien
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EEX Europdische Energieborse (European Energy Exchange)
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eq Aquivalent

FCV Fahrzeug mit Brennstoffzellen-Antrieb (Fuel Cell Vehicle)
FCEV Hybrid-Fahrzeug mit Brennstoffzellen-Antrieb (Fuel Cell Electric Vehicle)
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GDRMA Gas-Druckregel- und Mischanlage
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GHD Gewerbe, Handel und Dienstleistungen

GIS Geoinformationssystem
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H, Wasserstoff

H,0 Wasser

HT Hochtemperatur

IBN Inbetriebnahme

IKW Industriekraftwerken

WU Institut fir Wohnen und Umwelt

HEV Hybridfahrzeug (Hybrid Electric Vehicle)
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Open Street Map
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Plug-in-Hybridfahrzeug (Plug-In Electric Vehicle)
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6. TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

6.1. ELEKTROLYSE IM LABOR / AUSLEGUNG DES ELEKTROLYSEURS

bearbeitet durch: Forschungszentrum lJiilich, Institut fiir Energie- und Klimaforschung, Elektrochemische Verfahrenstechnik
(IEK-3)

In diesem Arbeitspaket werden die alkalische und die Polymerelektrolyt Elektrolyse
gegeniibergestellt und verglichen. Dabei wurden grundlegende Systemaspekte und aktuelle
experimentelle Ergebnisse zu beiden Technologien betrachtet. Aufgrund der derzeit noch
bestehenden Vorteile beziiglich der Leistungsdichte und wegen des einfachen Systemaufbaus
wurde fiir den experimentellen Teil des Projektes die PEM Elektrolyse ausgewahlt.

Es existieren im Bereich der Elektrolyse zwei Techniken die kommerziell im grofStechnischen Mal3stab
erhaltlich sind: die alkalische Elektrolyse und die Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse (PEM,
engl. proton exchange membrane). Zusatzlich schreitet die Entwicklung der sich noch im
Forschungsstadium befindlichen Hochtemperatur-Elektrolyse (SOE, engl. solid oxide electrolysis)
weiter voran. Diese befindet sich jedoch in einem LeistungsmaRstab, der fiir den groBtechnischen
Einsatz zurzeit noch zu gering ist und im weiteren Verlauf der Untersuchengen wir auf die SOE nicht
weiter eingegangen.

6.1.1 ALKALISCHE ELEKTROLYSE

Beim alkalischen Elektrolyseur wird als Elektrolyt Kaliumhydroxid (KOH) mit einer Konzentration von
20 — 40 Gewichtsprozent eingesetzt. Zur Trennung von Anode und Kathode dienen sogenannte
Diaphragmen; wobei in den meisten Fallen Zirfon® (ein Diaphragma auf Zirkonoxid-Basis) Verwendung
findet. Das Diaphragma ermdglicht den Transport von Hydroxidionen (OH-) wahrend es gleichzeitig die
Vermischung der an Anode und Kathode entstehenden Gase verhindert. Als Elektroden kommen in
den meisten Fallen Raney-Nickel-Katalysatoren zum Einsatz. Bei Raney-Nickel handelt es sich um eine
Nickel-Aluminium-Legierung, auf der die Gasdiffusionselektroden durch vakuumbasierte
Beschichtungsverfahren auf Nickel-Lochbleche aufgebracht werden. Im Anschluss an die
Elektrodenfertigung folgt ein Aktivierungsprozess, bei dem die Aluminiumbestandteile aus der
Legierung herausgelost werden, um somit eine moglichst groBe und damit aktive Elektroden-
oberflache zu erhalten.
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Die alkalische Elektrolyse wird typischerweise bei Temperaturen zwischen 40 und 90 °C betrieben.
Ladungstrager ist das OH" lon. Die ablaufenden Reaktionen kénnen der folgenden Tabelle entnommen

werden.
Anode 40H™ - 0, + 2H,0 + 4e~
Kathode 4H,0 + 4e~ — 2H, + 40H™
Gesamt 2H,0 2H, + 0,

elektrische Energie

In Abbildung 6-1 ist der Aufbau eines alkalischen Elektrolysesystems aufgezeigt. Als Elektrolyt wird
typischerweise Kalilauge im Konzentrationsbereich von 25-30 % eingesetzt, die durch den Stack
zirkuliert. Die durch die Elektrolyse entstandenen Gase, Wasserstoff und Sauerstoff, werden in den
Abscheidern vom Elektrolyten getrennt und kdnnen dann zur Nutzung weiter konditioniert werden.
Im Fall der alkalischen Elektrolyse miissen Verunreinigungen von Sauerstoff im Wasserstoff entfernt
werden, da diese nicht am Katalysatormaterial des Stacks abreagieren. AuRerdem ist in jedem Fall eine
Trocknung der Gase vor der spateren Verdichtung notwendig um den Taupunkt herabzusetzen und
Kondensation in nachgeschalteten Komponenten zu vermeiden.

electricity -------------------------pooom oo !

. 5 ”
L H,-purification |
H;-dehumiqification

7 ‘

; H,-cqmpression

H,
H,0 ————

KOH —(3)

Abbildung 6-1 Schema des Systemaufbaus der alkalischen Elektrolyse

Vorteile:

e etablierte Technologie
e edelmetallfreie Katalysatoren
e hohe Langzeitstabilitat

Herausforderungen:

e Erhohung der Stromdichte
e Ausweitung des Teillastbereichs
e Steigerung der Dynamik des Gesamtsystems
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e Reduzierung des Materialeinsatz (Stacks momentan im TonnenmalRstab)
e Reduzierung des Aufwandes zur Gasreinigung

6.1.2 POLYMERELEKTROLYT ELEKTROLYSE

Die Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse (PEM-Elektrolyse) wird mit destilliertem Wasser
betrieben durch dessen elektrolytische Zersetzung Wasserstoff und Sauerstoff erzeugt werden. Statt
eines Diaphragmas wird in diesem Fall eine protonendurchldssige Polymermembran zur Trennung von
Anode und Kathode eingesetzt. Die Elektroden werden auf Basis der CCM-Technologie (engl. catalyst
coated membrane) direkt mit der Membran verbunden. Dabei kommt standardmaBig als
Kathodenkatalysator auf Kohlenstoff getrdagertes Platin und als Anodenkatalysator Iridiumoxid zum
Einsatz.

Die PEM-Elektrolyse wird typischerweise bei Temperaturen zwischen 40 und 80 °C betrieben. Diese
Art der Elektrolyse gewinnt seit den 1990er Jahren verstarkt an Bedeutung. Ladungstrager ist das H*
Proton, das in einer ionisch leitfahigen Membran von der Anode zur Kathode geleitet wird. Die
ablaufenden Reaktionen werden in Form von Reaktionsgleichungen fiir die Elektroden dargestellt.

Anode: 2H,0 - 0, + 4H* + 4e~
Kathode: 4H* + 4e~ - 2H,
Gesamt: 2H,0 ——— > 2H, + 0,

elektrische Energie

Der Systemaufbau ist dhnlich der alkalischen Elektrolyse, allerdings wird dieses System ausschlieRRlich
mit voll entsalztem Wasser gespeist und es muss nicht zusatzlich noch Kalilauge hinzu gegeben
werden.

H,-dehumidification

—@— H,0 J

Abbildung 6-2 Schema eines PEM-Elektrolysesystems
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Vorteile:

e hohere Leistungsdichte

e hoherer Wirkungsgrad

e einfacher Systemaufbau

e gute Teillastfahigkeit

e Fihigkeit zur Aufnahme extremer Uberlast (SystemgréRen-bestimmend)
e gutes dynamisches Verhalten

e extrem schnelle Systemantwort fiir Netzstabilisierungsaufgaben

e kompaktes Stackdesign erlaubt Hochdruck-Betrieb

e hoher Faraday-Wirkungsgrad

Herausforderungen:

e Ermittlung des Kostenreduktionspotentials z.B. durch Reduktion und Substitution von
Edelmetallen

e Demonstration der Langzeitstabilitat

e Scale-Up Stack und Peripherie

6.1.3 PRAKTISCHE UNTERSUCHUNGEN AN ALKALISCHEN UND SAUREN PEM-
ELEKTROLYSEUREN

Ziel ist es, durch elektrochemische Charakterisierung ein Kennfeld der Elektrolyseure aufzunehmen
und dieses Kennfeld zu nutzen, um eine moglichst effiziente und wirtschaftliche Betriebsweise zu
identifizieren. Die ermittelten Kennfelder knnen dann sowohl fir die Optimierung der Betriebsweise
als auch fir systemtechnische Untersuchungen der Elektrolyse verwendet werden.

Dazu wurden alkalische Elektrolysezellen mit unterschiedlicher Elektrodenzusammensetzung getestet.
Die Tests wurden bei der typischen Einsatztemperatur von 80 °C durchgefiihrt und als Separator kam
Zirfon (500 um) zum Einsatz. Um moglichst aussagekraftige Informationen zu erhalten, die nicht durch
eine inhomogene Medienverteilung beeinflusst werden, wurde eine hohe Durchflussrate von
50 ml/min eingeregelt. Die leistungsstarkste Zelle erreicht bei einer Spannung von 2 Volt bei rund
1 A/cm?. Die eingesetzten Elektroden stammen vom DLR in Stuttgart und wurden mittels Vakuum
Plasma Beschichtung hergestellt.

Ebenfalls wurden PEM Elektrolysezellen charakterisiert. Auch hier wurden die Tests bei einer
Temperatur von 80 °C durchgefiihrt. Die Struktur der Elektroden wurde jedoch nicht verandert, daftr
aber die Dicke der eingesetzten Membran. Bei der alkalischen Elektrolyse ist dies nicht moglich, da
Zirfon nur in einer Dicke von 500 um erhaltlich ist.
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Abbildung 6-3 Kennlinien alkalischer Elektrolysezellen bei 80 °C und 6 M KOH Lésung

Durch Reduzierung der Dicke der Membranen ergibt sich eine deutliche Verringerung der ohmschen
Verluste und eine Steigerung der Effizienz. Allerdings ist insbesondere bei kleinen Stromdichten zu
beachten, dass in Folge der diinnen Membranen der Gasdurchtritt ansteigt und sich so Wasserstoff im
auf der Anode erzeugten Sauerstoff anreichern kann. Es wird deutlich, dass die Leistungsdichte der
PEM-Elektrolyse deutlich héher liegt als bei der alkalischen Elektrolyse. Selbst bei dicken und robusten
Membranen (183 um) lasst sich die dreifache Leistungsdichte erreichen.
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[ o
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»
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-7=-51 um -¢ 22 um

1.0 < T T T T T T T 1
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current density j [A/cm?]

Abbildung 6-4 Kennlinien von PEM-Elektrolysezellen mit unterschiedlichen Membrandicken
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Neben der Dicke des Elektrolyten ist auch der Druckbetrieb interessant zur Evaluation mdglicher
Einsatzszenarien von Elektrolysesystemen. Ein Betrieb unter Druck fihrt einerseits zu einer
Verteuerung des Elektrolyseurs, kann aber andererseits zu einer Vereinfachung der peripheren
Komponenten fiihren. Einen weiteren Zusammenhang gibt es zwischen Druckniveau und der
Zusammensetzung der erzeugten Gase; auch dieser muss fiir eine tiefergehende Betrachtung und fiir
Uberlegungen zu einer moglichen Einbindung der Technik in komplexe Anlagen erfasst werden. Einen
weiteren Arbeitspunkt stellt das dynamische Verhalten der Elektrolyse dar. Dabei ist der Einfluss auf
die Stabilitat des Elektrolyseurs, aber auch auf die Qualitat der erzeugten Gase von Bedeutung.

Im Rahmen einer am I|EK-3 erstellten Publikation [STCL16] wurden vergleichend die alkalische
Elektrolyse und die saure Membran-Elektrolyse hinsichtlich ihres Entwicklungspotenzials beurteilt.
Dabei konnte herausgearbeitet werden, dass insbesondere durch eine Anpassung der Dicke der
Separatorschicht bzw. der Membran deutlich hohere Leistungen bei beiden Systemen moglich sind.
Wenn eine Reduzierung der Separatorschichtdicke in der alkalischen Elektrolyse auf 50 um moglich
ware, sind die gleichen Leistungen zu erreichen wie in der PEM-Elektrolyse.

Aufgrund der aktuell noch bestehenden Vorteile beziiglich Leistungsdichte und wegen des einfachen
Systemaufbaus wurde fiir den experimentellen Teil des Projektes die PEM Elektrolyse ausgewahlt.
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

6.2. KATALYTISCHE METHANISIERUNG

bearbeitet durch: Ruhr-Universitdt Bochum, Technische Chemie (RUB TC) & ZBT GmbH - Zentrum fiir BrennstoffzellenTechnik
(ZBT)

Bei der CO,-Methanisierung wird aus CO; und H; unter Freisetzung von Warmeenergie CH,; und H,0O
gebildet. Wasserstoff soll hierfir mittels Elektrolyse aus regenerativ erzeugtem Strom hergestellt
werden und hat in der Regel eine ausreichend hohe Qualitdat, weist jedoch fluktuierende
Volumenstrome auf. CO, kann aus unterschiedlichen Quellen wie z.B. Biogasanlagen, Klaranlagen,
industriellen Prozessen, Verbrennungsprozessen oder der Atmosphare gewonnen werden. Aufgrund
der unterschiedlichen CO,-Quellen ist ein breites Spektrum an CO,-Qualitaten und -Quantitdten zu
erwarten. Ubergeordnetes Ziel der Aktivitdten im Arbeitspaket ,Katalytische Methanisierung ist die
Erzeugung von einspeisefahigem synthetischem Erdgas (SNG), welches gemalR der schematischen
Abbildung 6-5 in unterschiedlichen Anwendungen zum Einsatz kommen kann. Dabei werden die
Qualitatskriterien aus den DVGW Arbeitsblattern G 260 und G 262 zu Grunde gelegt, was bedeutet,
dass das Produktgas zu mindestens 95 % aus Methan bestehen muss und dass der COz-Anteil <5 %
und der H,-Anteil <5 %, fir speziellen Anwendungen sogar <2 % betragen sollte. Der bedeutende
Vorteil bei der Anwendung der Methanisierung ist neben der hoéheren Energiedichte von CH,4
gegeniber H, die Nutzbarkeit der vorhandenen Erdgas-Infrastruktur und der Vielzahl von etablierten
Technologien aus den Bereichen Stromerzeugung, Mobilitat und Warmeerzeugung.

>

nutzung K
=

Abbildung 6-5 Technologiepfad der chemischen CO2-Methanisierung.

Die katalytische oder auch chemische Methanisierung wurde im industriellen MaRstab fir die
Umsetzung von Kohlenmonoxid aus der Kohlevergasung unter Verwendung der heterogenen Katalyse
entwickelt und bereits viele Jahrzehnte angewendet. Dabei werden in klassischen Anwendungen
typischerweise sehr groRe Kapazititen (mehrere MW) sowie kontinuierlich betriebene Anlagen

realisiert. Konkrete Beispiele fir den Stand der Technik sind im Steckbrief ,Methanisierung’
zusammengefasst (s. Band V , Steckbriefsammlung”). Die Herausforderungen, die sich aus dem neuen
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Anwendungsgebiet Sektorenkopplung ergeben, gewinnen erst in den letzten 10-15 Jahren an
Bedeutung in der Prozessentwicklung. Ein Aspekt hierbei ist die Nutzung von CO; aus den oben
genannten Bezugsquellen, auf die entsprechende Prozesse und Katalysatoren bislang noch nicht
optimiert wurden. Ein weiterer wesentlicher Punkt ist die besondere Betriebsweise, unter der die
katalytische Methanisierung im Zusammenhang mit Anwendungen der Sektorenkopplung betrieben
werden soll. Es besteht die Anforderung, den Fluktuationen in der Erzeugung von erneuerbaren
Energien im gewissen Malie folgen zu kdnnen. Eine Teillastfahigkeit sowie angemessen flexible An-
und Abfahrszenarien sind in diesem Zusammenhang zu entwickeln. Des Weiteren spielt die
Anlagenkapazitat eine Rolle, da je nach Standort und verfligbaren vor- und nachgelagerten Techniken
eine passgenaue Erzeugungsleistung einzustellen ist. SchlieRlich spielen Investitions- und
Betriebskosten eine Rolle bei der erfolgreichen Anwendung der katalytischen Methanisierung. , Die
Herausforderung in der weiteren Entwicklung von Power-to-Gas (und damit ebenso in der
Methanisierung) liegt in der Flexibilisierung der Anlagen fiir den Einsatz in der Energiewende, in der
Kostenreduktion der Komponenten und im nachhaltigen Betrieb ({ber erneuerbare
Strombezugskonzepte” [StSt17].

Unterschiedliche Arbeitsgruppen befassen sich weltweit mit dieser Thematik in aktuellen
Forschungsvorhaben sowie in Pilot- und Demonstrationsanlagen, wobei in Deutschland eine grofRe
Anzahl an Aktivitdten zu verzeichnen ist [Deutl7, Ghail7, GhBel8, StSt17]. Einige Beispiele hierzu
werden im Folgenden kurz erldutert.

Vorreiter der Adaption von Methanisierungsprozessen in Power-to-Gas-Anwendungen sind in
Deutschland die Arbeitsgruppen des Fraunhofer IWES in Kassel und des ZSW in Stuttgart. Uber
mehrere Entwicklungsstufen (25 kW, 250 kW) wurde schlieBlich im Auftrag der Audi AG und
gemeinsam mit der Firma ETOGAS eine erste kommerzielle Methanisierungsanlage im 6 MW Malstab
im norddeutschen Werlte errichtet. Wasserstoff aus einem Elektrolyseprozess (AEL) wird dort einer
Festbettmethanisierungsanlage zugefiihrt, in der bis zu 350 m3/h SNG produziert, ins Erdgasnetz

|ll

eingespeist und , bilanziell” dem Mobilitdtssektor (Erdgasfahrzeuge) zur Verfligung gestellt werden
kénnen [ScBil16]. Die erforderliche Menge an CO, wird aus einem fermentativen Prozess einer
angrenzenden Biogasanlage gewonnen. Im Gegenzug kann die Abwdrme aus der Methanisierung zur

Hygienisierung der Biogas-Prozessabfalle verwendet werden [Ottel4].

Eine weitere Entwicklung mit dem Mobilitatssektor sowie der Erdgaseinspeisung als Zielanwendungen
wurde durch die Zusammenarbeit der Hochschule fir Technik Rapperswil (IET), der Climeworks AG
sowie der Audi AG im kleineren MaRstab (1 m3/h SNG) in der Schweiz demonstriert. Die Anlage verfiigt
neben der Elektrolyse und der Methanisierungsanlage ebenso (iber eine Tankstelle zur Betankung von
Erdgasfahrzeugen. Ein Ziel der Entwicklung lag hierbei auf der Verwendung von CO, aus der
Atmosphdre [FMRS16, Friel7], welches durch die CO,-Adsorptionstechnik von Climeworks AG
verfligbar gemacht werden kann.

Das Engler-Bunte-Institut am Karlsruher Institut fir Technologie arbeitet in einem Forschungsverbund
unter anderem mit der Sunfire GmbH an einer integrierten Losung des Power-to-Gas-Konzeptes. Hier
wird ein  Hochtempertaturelektrolyseur  (SOEL) thermisch mit einem mehrstufigen
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Methanisierungsmodul (Festbett) gekoppelt. Es sollen ca. 5,5 m3/h SNG erzeugt werden kénnen. Die
Abwarme aus der Methanisierung stellt den Prozessdampf fiir die Elektrolyse zur Verfligung und beide
Einheiten werden bei erhohtem Druck betrieben, womit insgesamt eine sehr hohe Effizienz des
Gesamtprozesses ermoglicht werden kann [Kit14, TrAn14, Trim17].

Die unterschiedlichen Entwicklungsstande und veroffentlichten Ergebnisse geben einen guten
Uberblick (iber das Potenzial der katalytischen Methanisierung. Insbesondere die neueren Aktivititen
zeigen, dass diese Technologie eine sinnvolle Erganzung im integrierten Energiesystem darstellen
kann. Jedoch werden nicht alle Erkenntnisse oder entstehende neue Fragestellungen im Detail
ersichtlich oder benannt. Somit ist es lohnenswert, weitere experimentelle Untersuchungen
durchzufiihren, um einen Beitrag zur Losung der eingangs genannten Herausforderungen zu leisten.
Die katalytische Methanisierung wird in diesem Vorhaben daher als Bestandteil einer
Demonstrationsanlage entwickelt und untersucht. Durch den gekoppelten Betrieb der
Methanisierungsanlage mit der Elektrolyseanlage, den Speichersystemen und den
Gasendanwendungen im experimentellen Gesamtsystem konnen im Detail die genannten
Fragestellungen adressiert und Losungsoptionen erarbeitet werden. Parallel dazu werden neuartige
Katalysatoren mit der Absicht entwickelt, charakterisiert und getestet, den beschriebenen
Anforderungen in besserer Weise gerecht werden zu konnen als kommerziell verflgbare
Katalysatoren. Hierdurch tragen die Ergebnisse dieses Arbeitspaketes insgesamt sowohl zum weiteren
Verstandnis der Technologie als auch zur Optimierung und zur Verbreitung in der speziellen
Anwendung , katalytische Methanisierung fiir die Sektorenkopplung” bei.

6.2.1 ENTWICKLUNG EINER DEMONSTRATIONSANLAGE ZUR KATALYTISCHEN
METHANISIERUNG

bearbeitet durch: ZBT GmbH - Zentrum fiir BrennstoffzellenTechnik (ZBT)

Innerhalb des Arbeitspaketes Katalytische Methanisierung entwickelte ZBT eine
Demonstrationsanlage zur CO,-Methanisierung im 10 kW-MaBstab. Die Entwicklung
beinhaltete sowohl theoretische und konzeptionelle Betrachtungen als auch praktische und
experimentelle Arbeiten zur Auswahl von Katalysatoren und Auslegung der
Methanisierungsreaktoren. Die resultierende Anlage ist als zweistufiger Prozess mit
Festbettreaktoren ausgefiihrt, verfiigt iiber ein integrales Kiihl- und Temperierungssystem und
ermoglicht die Produktion von einspeisefahigem Erdgasersatzgas (SNG). Die Anlage bildet einen
Teil des Verbundsystems, das als Prozesskette Elektrolyse-Methanisierung-Gasspeicher-
Gasendanwendung am Standort GWI errichtet wurde.

Die Aufgaben des ZBT im Arbeitspaket ,Katalytische Methanisierung” zielten darauf ab, eine
Methanisierungsanlage als Teil der Demonstrationsanlage fiir den Standort GWI zu entwickeln und
zunachst im Labor zu qualifizieren. Das vorwiegende Ziel der Entwicklungsarbeit lag in der
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Konzeptionierung der Anlage mit Auswahl geeigneter Reaktoren und Temperierungsstrategien in der
passenden Dimension, mit addquaten Freiheitsgraden und Analysemdoglichkeiten zur Demonstration
und Bewertung der Technologie im Verbund mit Elektrolyse, Speicher und Gasendanwendungen.

Zur Erreichung des Ziels wurden, wie in den folgenden Abschnitten dargestellt, zunachst theoretische
Betrachtungen angestellt. Es erfolgten Prozesssimulationen und Modellierungen sowie die Festlegung
eines Lastenheftes mit den Ubergeordneten Eckdaten flir den Prozess. Anschliefend erfolgte die
detaillierte Prozessentwicklung, die sowohl theoretische also auch experimentelle Arbeiten, wie z.B.
die Katalysatorqualifizierung, die Anlagenkonzipierung, Aspekte der Anlagensicherheit sowie
schlieBlich den Aufbau, die Inbetriebnahme und Qualifizierung der Demonstrationsanlage am Standort
ZBT beinhaltete.

6.2.1.1. PROZESSSIMULATION, MODELLIERUNG

Eine Grundlage fir die zielgerichtete Entwicklung ist die Prozesssimulation und Modellierung mittels
Aspen Plus®. Hierin wurden Modelle aufgebaut und Berechnungen durchgefiihrt, die z.B. Aufschluss
lber das thermodynamische Gleichgewicht der relevanten Reaktionen geben kdnnen und
Bilanzierungen von Massen- und Energiestrémen erlauben. Durch Sensitivitdtsanalysen wesentlicher
Parameter, wie z.B. der Reaktionstemperatur oder dem Betriebsdruck erfolgte die Ermittlung des
Einflusses von Variationen z.B. auf die Gasqualitdt am Austritt der Methanisierungsanlage. Die
Ergebnisse einer einstufigen Methanisierung sind auszugsweise in Abbildung 6-6 dargestellt. Diese
zeigt, dass zur Erlangung von hohen CHs-Anteilen im Produktgas und hohen CO,-Umsatzgraden
niedrige Temperatur (< 500 °C) zu bevorzugen sind.
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Abbildung 6-6 COz2-Methanisierung, Gleichgewichtszusammensetzung und COz-Umsatz, A = 1,0, p = 1,0 bar
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Die Prozesssimulation diente in der Konzeptionsphase der Bewertung von Varianten und in der
experimentellen Phase dem Vergleich von theoretisch erzielbaren Ergebnissen mit gemessenen
Werten. Der zu entwickelnde Prozess wurde hierzu im nachsten Schritt mit hoherer Detaillierung
mehrstufig und mit Zwischenaggregaten (Warmelbertrager, Kondensator etc.) modelliert, mit dem
Ziel, unterschiedliche Prozessvarianten gegeniberzustellen und die Umsetzbarkeit zu einer
Demonstrationsanlage zu bewerten. Wie Abbildung 6-7 zeigt, sind neben den eigentlichen
Reaktionsstufen (REAKTOR 1-4) insbesondere Warmeubertrager (EX) und Kondensatoren (COND)
sowie Mischeinrichtungen (MIX) Bestandteil des Modells. Es wurden bis zu vier Stufen betrachtet. Im
Fokus der Analysen standen die Identifikation der erzielbaren Gasqualitdt sowie die Bewertung von
Kihloptionen fiir die exotherme CO,-Methanisierung.
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Abbildung 6-7 Aspen Plus Modell© eines vierstufigen Methanisierungsprozesses

Durch systematische Parametervariationen und Sensitivitdtsanalysen konnten zwei Varianten
identifiziert werden, die beziglich der theoretisch erreichbaren Gasqualitat (einspeisefahiges SNG) zu
bevorzugen sind. Fir beide Varianten wurde zundchst ein dreistufiger Aufbau mit
Zwischenkondensation und  abschlieRender  Trocknung  modelliert. Ein  wesentliches
Unterscheidungsmerkmal der beiden Varianten ist die Art der Medienzufuhr. In der einen Variante
werden alle Medien sequenziell durch die Reaktoren 1 bis 3 geleitet wohingegen bei der zweiten
Variante eine Aufteilung des Eduktgasvolumenstroms auf die ersten beiden Reaktoren erfolgt. In Folge
der Aufteilung ergeben sich zwar vorteilhafte Optionen beziglich der erforderlichen Kiihlung und des
erzielbaren Wirkungsgrades, die Komplexitat des Prozesses steigt jedoch. Dieser Zielkonflikt wird im
ersten Ansatz zu Gunsten der geringeren Komplexitat gelost, so dass die weiteren Entwicklungsschritte
schlieBlich mit dem in Abbildung 6-8 dargestellten Konzept fortgeflihrt werden. Der dreistufige Prozess
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beinhaltet zwei Kondensationsstufen und es kann theoretisch SNG erzeugt werden, das nach der
Trocknung zu 96 % aus CHa4, zu 3 % aus H; und zu 1 % aus CO; besteht. Weitere Ergebnisdaten der
Simulation ermoglichen die Auslegung der Warmelbertrager und Kondensatoren sowie die
Abschatzung von erzielbaren Wirkungsgraden und Umsatzen.

REAKTOR1

CONDA
2,9% 0,8%

b
PROD1-C

96,3%

REAKTORZ

REAKTORZ

CH4 hinter 3. Reaktor
M H2 hinter 3. Reaktor
CO2 hinter 3. Reaktor

¥

Abbildung 6-8 Dreistufiger Methanisierungsprozess und theoretisch erzielbare Gasqualitdt (trocken)

6.2.1.2. LASTENHEFTERSTELLUNG METHANISIERUNGSANLAGE

Die Festlegung der Anforderungen fir die zu errichtende Methanisierungsanlage erfolgte anhand der
Ubergeordneten Ziele, neuer Erkenntnisse aus Literaturrecherchen und Simulationsarbeiten sowie
durch Austausch mit den Partnern. Der resultierende Methanvolumenstrom soll ca. 1 m3/h betragen,
was einer Leistung von ca. 10 kW entspricht, der Betriebsdruck soll 10-30 bar betragen und die Anlage
soll in etwa die in Abbildung 6-9 dargestellten Bestandteile und Dimensionen aufweisen. Weitere

Zieldaten sind in Tabelle 6-1 aufgelistet.

Produkte

1750 mm

Methanisierungseinheit

Schalt-
‘ schrank

Steuerung Edukte
o [

‘ 1500 mm
I

Gasanalytik

Abbildung 6-9 Bestandteile und Dimensionen der Methanisierungsanlage fiir den Demonstrationsbetrieb
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Tabelle 6-1 Technische Zieldaten fiir die Methanisierungsanlage

Parameter

Einheit

6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Spezifikation

Bemerkung

Produktgas einspeisefahiges SNG | nach DVGW G260 / G262
Xu2 <5 % (<2 %)
Xco2 <5 %
pw < 50 mg/m3
Zielleistung kw 10 Austrittsleistung SNG, Hicha
Zielvolumenstrom m3/h 1,0 Wertung von reinem CHa
Teillastfahigkeit % 50 Nachrangige Anforderung fiir
Demonstrationsanlage
Betriebsdruck ein / aus | bar 25/1 Auslegungsdruck Druckbehalter =
Nenn 16 16 bar
Temperatur min / max | °C 20 /300 - 550
ein / aus 20/<80
Edukte Eintritt H, + CO, Reine CO,-Methanisierung
H, + CO, + CHy Biogas-Methanisierung
H.O Zusatzmedium zur T-Kontrolle
Eduktvolumenstrom [/min 85
im Nennbetrieb (68 Hy+ 17 COy)
GroBe HxBxT m ca.1,8*¥2,0*1,0
Masse kg 550 Nachranginge Anforderung
Kiihimedium Ol Primares Kihlmedium Reaktor
H.O Sekundares Kiihimedium
Beheizung o] Thermostatbad, Wirkungsgradbe-
trachtung zundchst zweitrangig
Startzeit h <1
Dauerbetrieb h <10 Nur bemannter Betrieb,

Dauerbetrieb ggfs. vorzusehen
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6.2.1.3. PROZESSENTWICKLUNG IM LABORMARSTAB

Der Arbeitsschritt , Prozessentwicklung” beinhaltet neben der Qualifizierung von kommerziellen
Katalysatoren die Konzeptionierung des Prozesses mit Festlegung des R&I-Plans, das Reaktordesign,
die Komponentenauswahl und -beschaffung, die Analyse von Risiken und die Herleitung von
Malnahmen zur Anlagensicherheit, den Aufbau und die Inbetriebnahme sowie die initiale
Qualifizierung des Laborsystems am Standort ZBT. Die folgenden Abschnitte geben einen Einblick in
die wesentlichen Ergebnisse.

6.2.1.3.1. KATALYSATORQUALIFIZIERUNG

Die Auswahl und anschlieBende Qualifizierung von Katalysatoren fiir die CO,-Methanisierung
konzentriert sich fiir dieses Arbeitspaket auf kommerziell erhiltliche Produkte und dient der
detaillierten Auslegung der Reaktorgeometrien und der Eingrenzung sinnvoller Betriebsparameter.

Zur Qualifizierung von geeigneten Katalysatoren wurde ein Teststand adaptiert sowie ein Testreaktor
entworfen und angefertigt (siehe Abbildung 6-10). Der Testreaktor ist so ausgelegt, dass dieser
Katalysatorproben von ca. 20 ml aufnehmen und bei bis zu einer Temperatur von 550 °C und einem
Druck bis zu 20bar betrieben werden kann. Durch frei einstellbare Dosiereinrichtungen
(Massendurchflussregler)  kann  entsprechend der  betrachteten  Reaktionsstufe  die
Eduktgaszusammensetzung, insbesondere das Verhiltnis von H; zu CO,, vorgegeben werden. Der
Reaktor kann sowohl beheizt als auch gekiihlt werden. Die Eintritts- und Austrittstemperatur sowie
das Temperaturprofil innerhalb des Katalysators (4 Messstellen) werden ebenso online gemessen wie
die resultierende Gasqualitdt am Austritt des Reaktors. Es lagen zwei kommerziell verfligbare
Katalysatoren zur Untersuchung vor, die unter Variation der folgenden Parameter qualifiziert wurden:

e Betriebsdruck

e Raumgeschwindigkeit
e Temperatur

e COy/H,-Stochiometrie
e Stufel

e Stufe?2

e Biogas als Edukt

Anhand der Druckvariationsmessungen werden hier beispielhaft die Vorgehensweise erldutert sowie
die wesentlichen Ergebnisse der Qualifizierungsmessungen vorgestellt. Der Betriebsdruck ist fiir die
Methanisierung ein bedeutender Parameter. Da die Sabatier-Reaktion (CO; + 4 H, = CH4 + 2 H,0)
stoffmengenreduzierend abladuft, wirkt sich ein erhéhter Betriebsdruck positiv auf die CHs-Erzeugung
aus. Wie Abbildung 6-11 zeigt, konnte dieser Effekt in der Druckvariationsmessung nachgewiesen
werden. Fiir eine festgelegte Raumgeschwindigkeit von 4.000 h* wurde der Druck stufenweise erhéht.
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Im Bereich zwischen 1 bar und 5 bar ist eine deutliche Steigerung des CHs-Anteils im Produktgas von

ca. 60 % bis auf tiber 80 % zu verzeichnen.

Abbildung 6-10 Elektrisch beheizbarer Testreaktor (li) und Teststand (re) zur Katalysatorqualifizierung

Entsprechend umgekehrt sinken der CO,- sowie der H;-Anteil. Der Maximaldruck fir diese
Versuchsreihe betragt 8 bar und resultiert in einem CHs-Anteil von ca. 85 %, einem CO»-Anteil von ca.
2 % und einem H,-Anteil von ca. 10 %. Die Vielzahl von Messpunkten insbesondere im Betriebspunkt
8 bar verdeutlicht die gute Reproduzierbarkeit der Messergebnisse und somit die Stabilitdt des
Katalysators flr eine kumulierte Messdauer von ca. 330 h. Im Vergleich zu den theoretischen Werten
ist zu erkennen, dass sich die gemessene Produktgaszusammensetzung mit steigendem Druck an die
Zusammensetzung im Gleichgewicht anndhert und bei 8 bar fir die verbleibenden Eduktkomponenten

CO, und H; eine gute Ubereinstimmung zeigt.
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Abbildung 6-11 1. Stufe, Produktgaszusammensetzung in Abhéngigkeit des Druckes, RG = 4000 h™, Taus ~ 300 °C
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Der vorliegende Katalysator wurde in einer weiteren Versuchsreihe mit einem synthetischen
Produktgas beaufschlagt, das dem getrockneten Produktgas der ersten Stufe entspricht, um so die
zweite Prozessstufe abzubilden. Es wurde von einer idealen Trocknung ausgegangen, so dass kein
Wasser als Medium in die zweite Stufe eingeleitet wurde. Das Eingangsgemisch enthielt CH, (80 %),
CO (16 %) sowie H, (4 %). Abbildung 6-12 zeigt wieder die Messergebnisse im Vergleich zu der
theoretisch erzielbaren Gleichgewichtszusammensetzung. Auch bei dieser Messung konnte prinzipiell
eine gute Ubereinstimmung von Messwerten und theoretischen Werten ermittelt werden. Die
Druckabhangigkeit flir diese Stufe ist weniger stark ausgepragt, so dass Uber den gesamten
Druckbereich bereits hohe CHs-Anteile entsprechend der Gleichgewichtszusammensetzung gemessen
werden kénnen. Bei maximalem Druck von 8 bar wird synthetisches Erdgas (SNG) mit einem CH4-Anteil
von ca. 98 %, einem CO,-Anteil von ca. 0,7 % und einem H;-Anteil von ca. 0,4 % gemessen.
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Abbildung 6-12 2. Stufe, Produktgaszusammensetzung in Abhéngigkeit des Druckes, RG = 1615 h™, Taus ~ 260 °C

Die Ergebnisse verdeutlichen, dass unter den idealisierten Testbedingungen bereits nach zwei Stufen
einspeisefdahiges SNG verfiigbar ist. Darliber hinaus wird deutlich, dass fir die Erlangung dieses
Ergebnisses eine effiziente Kondensation und Trocknung des Produktgases vor Eintritt in die zweite
Reaktionsstufe eine Voraussetzung ist. Die Abhdngigkeiten der weiteren Parameter wurden fiir den
ersten Katalysator in vergleichbarer Weise ermittelt. Der zweite Katalysator zeigt nach initialen
Ergebnissen ein ahnlich plausibles Verhalten, jedoch liegen auch leichte Unterschiede vor. Nach
Abschluss aller Messungen konnten die endgiiltige Dimensionierung der Reaktoren und die Festlegung
der zu bevorzugenden Betriebsparameterbereiche erfolgen.

Es wurden dariber hinaus weitere Messungen der ausgewdhlten Katalysatoren fir die CO.-
Methanisierung durchgefihrt. Insbesondere erfolgten ein Langzeitexperiment und die Erprobung von
alternativen Aktivierungsmethoden. Abbildung 6-13 zeigt das Ergebnis der Langzeitbelastung des
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Katalysators nach ca. 690 Stunden. In diesem Zeitraum hat der Katalysator zahlreiche Starts und
Betriebsparameterwechsel erfahren. Es ist zu erkennen, dass der CH4-Anteil lber die Messdauer in
einem Bereich zwischen 82,5 und 85 % schwankt. Hierbei ist ein leichter Trend zu geringeren CHy-
Anteilen zu erkennen. Hingegen ist der errechnete CO,-Umsatz liber den gesamten Messzeitraum
stabil.
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Abbildung 6-13 Langzeitverhalten, CHs-Anteil und CO>-Umsatz, 1. Stufe, RG = 4000 h™, Taus = 300 °C, p = 8 bar

Ein weiterer Aspekt war die Qualifizierung des Katalysators unter gednderten Geometriebedingungen.
Hierzu wurde der Durchmesser des Testreaktors verkleinert, so dass dieser dem Durchmesser in den
Reaktoren der Demonstrationsanlage entspricht. Messungen mit geringerem Durchmesser resultieren
erwartungsgemall in etwas schlechteren Gasqualitaten und geringerem CO,-Umsatz. Zurlickzufiihren
ist dieser Effekt auf eine Erhohung der Randeffekte bei unverdnderter Schitthéhe der
Katalysatorpellets. Im Reaktor fiir die Demonstrationsanlage wird dem durch eine deutliche
Verlangerung der Reaktorrohre entgegengewirkt. Diese zusatzlichen Messergebnisse tragen
wesentlich zum Verstandnis der Methanisierung bei den gegebenen Randbedingungen bei und
bestatigen schlieBlich die Wahl des Katalysators. Es wurde Material in ausreichender Menge fiir den
Einsatz in der Demonstrationsanlage beschafft.
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Abbildung 6-14 Gaszusammensetzung und COz>-Umsatz bei unterschiedlichem Reaktordurchmesser, 1. Stufe,
Referenzpunkt

6.2.1.3.2. KONZEPTIONIERUNG

Anhand aller erlangten Erkenntnisse wurde die Prozesskonzeptionierung durchgefiihrt. Wesentliche
Aspekte sind hierbei die Definition der Reaktorart, der Anzahl der Reaktionsstufen und der Art der
Reaktortemperierung, aber auch die Identifizierung der erforderlichen Peripheriekomponenten wie
z.B. Medienversorgung, Warmeibertrager, Kondensatoren, Ventile, Druckregler etc., die den
Demonstrationsbetrieb ermoglichen. Die katalytische Umsetzung von H, und CO; zu CH,4 erfolgt
mehrstufig in Festbettreaktoren. Das gewahlte Konzept ist angelehnt an den , Linde-Prozess” mit einer
isothermen Stufe gefolgt von einer adiabaten Stufe (vergl. Steckbrief ,Methanisierung”). Im
Unterschied zum klassischen Linde-Prozess werden bei der hier gewahlten Prozessverschaltung beide
Stufen sequenziell durchlaufen. Abbildung 6-15 zeigt das ProzessflieRbild der Methanisierungsanlage
mit Medienversorgung (links), Reaktorbereich (Mitte) und Gasanalytik (rechts). Die gestrichelte Linie
zeigt die Schnittstelle zur GWI-Infrastruktur.

Aufbauend auf diesem Schema wurde der Rohrleitungs- und Instrumentenplan (R&I) mit allen
erforderlichen Komponenten, Rohrleitungen und Instrumenten im Detail erstellt. Neben dem
eigentlichen Prozess, bestehend aus Reaktoren und Warmelibertragern, sind zum Betrieb und zur
Charakterisierung der Systemperformance zahlreiche weitere Komponenten wie z.B.
Volumenstromregler, Prozessventile, Filter, Temperaturfiihler, Druckaufnehmer etc. erforderlich.
Diese wurden anhand von Stlicklisten spezifiziert, so dass die Zusammenstellung und Beschaffung der
Komponenten erfolgen konnte.
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Abbildung 6-15 Schematisches Prozessflief3bild der Methanisierungsanlage

Die konkrete Gestaltung und Dimensionierung der Reaktoren erfolgte unter anderem anhand der
Ergebnisse der Katalysatorqualifizierung (siehe Abschnitt 6.2.1.3.1) sowie durch Abstimmung mit
potentiellen Herstellern. Es konnte ein Arbeitsbereich fir die Raumgeschwindigkeit der eingesetzten
Katalysatorschiittung identifiziert werden. Die Raumgeschwindigkeit bildete mit der geforderten SNG-
Leistung und den daraus resultierenden Volumenstrémen die Basis flir die Definition der
erforderlichen Katalysatorvolumina. Die vorliegenden Ergebnisse der Katalysatorqualifizierung zeigen
des Weiteren, dass bereits eine zweistufige Prozessflihrung in einer hohen Qualitdt des SNG
resultieren kann. Voraussetzung hierfir ist die effektive Kontrolle der Reaktionstemperatur,
insbesondere am Austritt der ersten Stufe, sowie eine ausreichende Trocknung vor Eintritt in die
zweite Stufe. Die erste Methanisierungsstufe wird zu diesem Zweck als isothermer Rohrbiindel-
Warmelibertragungsreaktor ausgefiihrt. Fir den Nennlastbetrieb berechnet sich der abzufiihrende
Warmestrom hier zu ca. 2,1 kW.

In diesem Zusammenhang wurde das erforderliche Temperierungskonzept erarbeitet, das fiir alle
Betriebsphasen ausreichende Funktionalitdt aufweist. So ist zur Katalysatoraktivierung sowie zum
Start der Reaktion eine Aufwarmung der Reaktionsbereiche bis ca. 350 °C erforderlich. Im stationaren
Betrieb besteht hingegen Kiihlbedarf, um die exotherme Reaktion zu kontrollieren. Fir die
Demonstrationsanlage wurde schlielRlich ein Thermal6lkreislauf entworfen und ausgelegt, der ein
Thermostatbad sowie Warmelbertrager enthalt, so dass die Anforderungen erfiillt werden kdénnen.

Die zweite Stufe wird durch einen adiabaten Reaktor realisiert. Beide Methanisierungsreaktoren
wurden unter Berlicksichtigung der Betriebsparameter, der Ergebnisse der Katalysatorqualifizierung
und der Machbarkeit bezlglich der Fertigung ausgelegt und konstruiert.
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Zwischen den Stufen sowie nach der zweiten Stufe findet eine Trocknung des Produktgases durch
aktive Kihlung und Wasserabfuhr statt. Ein wichtiger Faktor hierbei war die abzuflihrende
Warmemenge in den Warmedbertragern, die durch das Prozessmodell entsprechend ermittelt werden
konnte. Da der Fokus bei der Errichtung der Demonstrationsanlage zundchst nicht auf einer
Optimierung der Warmeintegration lag, wurde entschieden, nur einen Warmeubertrager zur internen
Warmerickgewinnung zu integrieren. Hierbei wird das Eduktgas vor dem Eintritt in den ersten Reaktor
mit dem Produktgas des gleichen Reaktors vorgeheizt (Gas/Gas). Theoretisch kann so ein Warmestrom
von bis zu 490 W {ibertragen werden. Die Ubrigen Warmedlbertrager werden sekundarseitig mit
Kihlwasser durchlaufen, so dass eine gezielte Warmeabfuhr erfolgen kann. Mit diesen Daten und
Festlegungen wurde eine Abschatzung hinsichtlich der bendtigten Flachen zur Warmeubertragung
vorgenommen. Fiir die Warmedurchgangs- und Ubergangskoeffizienten wurden Literaturquellen und
Erfahrungswerte zur Hilfe genommen. Die ermittelten Flachen dienten als Basis fir eine
Marktrecherche zur Komponentenbeschaffung, die zur Auswahl von Plattenwarmelibertragern fihrte.

6.2.1.3.3. SICHERHEITSKONZEPT FUR DIE DEMONSTRATIONSANLAGE

In Kooperation mit den Partnern wurden die Schnittstellen fir das experimentelle Gesamtsystem
spezifiziert sowie allgemeine Aspekte zum Sicherheitskonzept am Aufstellungsort GWI diskutiert (siehe
auch Abschnitt 0). Aus dieser Diskussion und der individuellen Betrachtung der Methanisierungsanlage
heraus konnten die Risiken analysiert und die erforderlichen SchutzmaBnahmen abgeleitet werden.
Unter Zuhilfenahme der Norm DIN EN ISO 12100 ,,Sicherheit von Maschinen” wurden mechanische
Gefdhrdungen (Druck), elektrische Gefahrdungen (spannungsfihrende Teile) und thermische
Gefdahrdungen (Explosion) als Gefdahrdungen identifiziert, die eine herausragende Rolle bei der
Erarbeitung des Sicherheitskonzeptes spielen. So ist z.B. die Auslegung, Fertigung und Prifung der
Demonstrationsanlage nach der Druckgeraterichtlinie 2014/68/EU ebenso erforderlich wie die
Umsetzung geeigneter ExplosionsschutzmaBnahmen gemaR den Technischen Regeln fir
Betriebssicherheit 2152-1 bis 2152-4.

Anhand dieser Festlegung wurde die Risikoanalyse und -beurteilung durchgefiihrt und ein adaquates
Sicherheitskonzept fiir den Betrieb im ZBT sowie im GWI erarbeitet. Die Gefahrenfelder Druck und
Explosion stehen wie beschrieben hierbei im Vordergrund der Betrachtungen. Die sorgfaltige Auswahl
und drucksichere Dimensionierung aller erforderlichen Komponenten sowie die Auswahl von
Ausriistungsteilen mit Sicherheitsfunktion zum Schutz der Druckgeridte bei Uberschreitung der
zuldssigen Grenzen (Druck, Temperatur) ist eine Basis fliir den sicheren Betrieb der Anlage. Des
Weiteren wird primdarer Explosionsschutz zur Verhinderung oder Minderung des Auftretens von
gefahrbringender explosionsfahiger Atmosphare insbesondere durch das sichere Ableiten der
produzierten Gase z.B. mittels technischer Liftung oder Leitungen zur Atmosphdre mit
Ausblaseodffnungen realisiert. Alle erforderlichen Komponenten, wie z.B. Sicherheitsventile,
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Sicherheitstemperaturbegrenzer und Komponenten zur Liftungsiiberwachung sind definiert und
wurden anhand der vorliegenden Anforderungen ausgewahlt.

Parallel zu den beschriebenen Aktivitaten erfolgte der Aufbau der Dokumentation zum Nachweis der
Sicherheit und zur Klarung der Erfordernisse in Bezug auf die EU-Konformitat. Hierunter verstehen sich
ebenso die Einordnung der Anlage in das Richtliniensystem, die Zusammenstellung der angewendeten
Richtlinien und Normen sowie die Dokumentation der Risikoanalyse und -Beurteilung, das
Explosionsschutzdokument und der formale Nachweis der funktionalen Sicherheit von
steuerungstechnischen Schutzeinrichtungen. Alle wesentlichen Informationen wurden in einer
Betriebsanleitung zusammengefasst.

6.2.1.3.4. AUFBAU UND INBETRIEBNAHME IM ZBT-LABOR

Die Grundlage fir den Aufbau der Anlage bildet die Beschaffung der zuvor spezifizierten
Komponenten. Insbesondere die Kombination aus erhohtem Druck, hoher Temperatur und
vergleichsweise geringen Massenstromen stellten jedoch eine Herausforderung bei der Auswahl von
Druckreglern, Warmeubertragern und Kondensatableitern dar. Als Resultat daraus wurde der
Nenndruck der Anlage von urspriinglich geplant 20 bar auf 16 bar reduziert, so dass schlieflich fur alle
erforderlichen Bauteile eine angemessene Lésung erarbeitet und die Komponenten beschafft werden
konnten.

1800 mm

Abbildung 6-16 Teststandsrack 3D Bild der Methanisierungsanlage
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Zudem erfolgte die Konstruktion und Detailgestaltung des Teststandsracks fur den Aufbau im
ZBT-Labor sowie fiir die Integration in die Demonstrationshalle des GWI. Abbildung 6-16 zeigt ein 3D-
Bild der Methanisierungsanlage mit den wesentlichen Komponenten, dem zugehdérigen Schaltschrank
und den dulReren AbmalRen des Racks.

Mit Verfligbarkeit der Komponenten erfolgte der sukzessive Aufbau der Demonstrationsanlage gemafR
dem R&I-Plan. Der Aufbau umfasste dabei die Schritte:

e Verfahrenstechnische Installation und Montage

e Elektrotechnische Installation

e Einbindung in die Infrastruktur am Standort ZBT

e Einbindung und Aktivierung der Sicherheitstechnik

e Priifung vor Inbetriebnahme ,,Gefahrenfeld Druck” durch zugelassene Uberwachungsstelle
(Dichtigkeit, Absicherung gegen Druckiberschreitung)

e Prifung vor Inbetriebnahme , Gefahrenfeld Explosion” durch befahigte Person fir

Explosionsschutz (Luftungsiiberwachung, Temperaturiiberwachung, Anlagenkennzeichnung,
etc.)

e Parametrierung und Konfiguration der Systemsteuerung

Sukzessive Aktivierung und Funktionskontrolle (Komponenten, Schaltschrank, Systemsteuerung, etc.)

Tabelle 6-2 zeigt das Typenschild der Methanisierungsanlage mit den Betriebsparametern.

o)
=
o
=
il:

Abbildung 6-17 Aufstellsituation ZBT, Methanisierungsanlage mit Bedienplatz
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Abbildung 6-19 Detail Mediendosierung

Abbildung 6-21 Detail Reaktor Stufe 1 Abbildung 6-22 Detail Reaktor Stufe 2
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Tabelle 6-2 Typenschild fiir die Methanisierungsanlage mit den wesentlichen Betriebsparametern

Zentrum fur Brennstoffzellentechnik

Z
Hersteller B GmbH
T

GP30 - Demonstrationsanlage

Bezeichnung / Zeichnungsnummer Katalytische Methanisierung

Herstellungsjahr 2017

Nenndruck 16 bar
Einstelldruck Sicherheitseinrichtung 16 bar

Temperatur T (max) 550 °C

Nennleistung (SNG/CHa) 10 kW 1 m3/h
Elektrische Einspeisung 400 VAC

Versuchsanlage zur chemischen
Methanisierung von CO2 und Hz
Prozessgase (N2, Hz, CO2, CHa4), Thermaldl,
Kihlwasser

Verwendung

Medien

Parallel zum Anlagenaufbau wurden die erforderlichen Dokumente erstellt, vervollstandigt und
finalisiert. Die Gesamtheit aller Unterlagen dient sowohl als Hersteller-Dokumentation als auch als
Grundlage fir einen sicheren Betrieb am ZBT im Sinne der Betriebssicherheitsverordnung (vgl. auch
Abschnitt 6.2.1.3.3). Es handelt sich beispielsweise um:

e R & I-Plan und Stiickliste Verfahrenstechnik

e Steuerkreis- und Anschlussplane sowie Stiickliste Elektrotechnik

e Unterlagen zur Prifung vor Inbetriebnahme fiir die genannten Gefahrenfelder
(Risikoanalyse, Explosionsschutzkonzept, Nachweis der Funktionalen Sicherheit...)

e Prifplan

e Betriebsanleitung

e Betriebsanweisung

Die Ergebnisse der Prifung vor Inbetriebnahme waren ohne wesentliche Mangel, so dass nach
Implementierung aller definierten technischen und organisatorischen Schutzmafnahmen ein sicherer
Betrieb der Anlage am Standort ZBT erfolgen konnte.

Die Komplexitdt der Anlage erforderte eine sorgfiltige Aktivierung aller Funktionseinheiten unter
Beobachtung aller verfligbaren Messparameter und Einhaltung der Grenzparameter, insbesondere der
unterschiedlichen Maximaltemperaturen. Durch die erste Inbetriebnahme der Anlage konnte die
generelle Funktionalitat aller Komponenten erprobt werden. Die wesentlichen weiteren Schritte zur
Inbetriebnahme und zur Ermittlung des Anlagenverhaltens sind im Folgenden aufgelistet:

e Katalysatorreduzierung /-aktivierung
e Ermittlung Startverhalten (Light-Off Katalysator, Temperaturentwicklung...)
e Ermittlung des Betriebsverhaltens bei Variation von Betriebsparametern p, T, A
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Da die Katalysatoren in einem oxidierten Zustand geliefert werden, ist vor der ersten Testreihe eine
gezielte Reduzierung erforderlich. Hierzu wird in einer definierten Prozedur unter Warmezugabe ein
H./N,>-Gemisch Uber den Katalysator geleitet. Nach 16 - 20 Stunden ist der Katalysator aktiviert und
einsatzbereit.

Abbildung 6-23 zeigt nun beispielhaft das Startverhalten des Prozesses. Zu Beginn einer Testreihe wird
der Olkreislauf auf 325 °C erwarmt. Der vorgeheizte Prozess wird bei Erreichen der Solltemperatur mit
reinem H, beschickt. Ab ca. 11:37 Uhr erfolgt eine stufenweise Dosierung von CO, wobei der
Gesamtvolumenstrom der Edukte und somit auch die Raumgeschwindigkeit fir den Katalysator
konstant gehalten wird (RG = 4.000 ht). Der Start der Reaktion ist an der steil steigenden Temperatur
(T ein) sowie an dem steigenden CHs-Anteil im Produktgas zu erkennen. Etwa 10 Minuten nach der
ersten Dosierung von CO; ist die Ziel-Eingangsmischung von CO»/H, = 4 (A = 1,0) erreicht und der CH;-
Anteil pendelt sich auf einem Plateau von etwa 90 % ein. Die resultierende Eingangstemperatur in
Stufe 1 betragt ca. 480 °C und markiert die maximale Temperatur im gesamten Prozess. Von diesem
Betriebspunkt aus konnen nun unter Einhaltung der Temperatur- und Druckgrenzen
Parametervariationen zur Qualifizierung des Prozesses vorgenommen werden.
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Abbildung 6-23 Startverhalten des Prozesses, Temperaturen und Gaskonzentrationen in Abhéngigkeit der Zeit,
p =5 bar, RG =4.000 h
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6.2.1.3.5. QUALIFIZIERUNG DES LABORSYSTEMS

Die weitere Qualifizierung des Laborsystems erfolgte am Standort ZBT und umfasste folgende
Variationen:

e A-Variation

e T-Einfluss

e p-Variation

e Eduktgemisch-Variation (Biogas)

Abbildung 6-24 zeigt beispielhaft den zeitlichen Verlauf einer A-Variation. Hier wurde ausgehend von
einem stochiometrischen Verhaltnis (A =1,0) in Inkrementen von 0,02 das Gasverhéltnis bis auf
A =0,76 reduziert und wieder auf den Ausgangswert erhéht. Der CHs-Anteil im Produktgas nach Stufe
2 variiert dabei zwischen 81 % und 67 % bei Reduktion bzw. zwischen 67 % und 84 % bei Erh6hung von
M. Die Differenz zwischen dem Start und dem Endwert bei sonst gleichen Betriebsparametern ist durch
die thermische Tragheit der Stufe 2 zu erklaren. Wie am Verlauf der Eintrittstemperatur zu erkennen
ist, findet (ber die Versuchsdauer eine weitere Erhohung der Temperatur zu Gunsten eines
verbesserten Umsatzes in der Stufe 2 statt. Da dieser Reaktor als adiabate Stufe ausgelegt ist, stellt
sich hier in Abhangigkeit der Betriebsbedingungen und der Versuchsdauer ein nicht weiter
beeinflussbares Temperaturprofil ein. Dieser Effekt ist bei den weiteren Betrachtungen so weit wie
moglich zu beriicksichtigen.
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Abbildung 6-24 Gaskonzentrationen als Funktion der Zeit bei A-Variation, p = 2,8 bar, RG = 3.500 h™

Die Abhangigkeit der erzielbaren Gasqualitdit von der Reaktionstemperatur in der Stufe 2 wird
nochmals in Abbildung 6-25 veranschaulicht. Bei sonst identischen Betriebsparametern stellt sich
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aufgrund der zeitlichen Entwicklung des Temperaturprofils im Reaktor der Stufe 2 eine abweichende
Austrittstemperatur ein. So ist bei einer Steigerung der Temperatur von ca. 254 °C auf 285 °C eine
Zunahme des CHs-Anteils von 92,7 % auf 95,1 % und eine entsprechende Abnahme von CO; und H; zu
verzeichnen.

Eine weitere Variation umfasste die Anderung des Betriebsdrucks. Es konnten die Ergebnisse der
Katalysatorqualifizierung bestatigt werden. Ein gesteigerter Druck verbessert die Reaktion, so dass alle
weiteren Untersuchungen mit moglichst hohem Betriebsdruck (p = 7 bar) erfolgten.

Schlieflich konnten die Abhdngigkeiten von unterschiedlichen Eduktgasen ermittelt werden. Es
wurden synthetische Biogasgemische mit unterschiedlichen CHs-Anteilen zur weiteren
Methanisierung in den Prozess geleitet. Abbildung 6-26 zeigt die erzielten Konzentrationen im
trockenen Produktgas am Austritt der Methanisierungsanlage bei einem Betriebsdruck von 7 bar im
Vergleich zu den Einspeise-Anforderungen. Sowohl fiir den Betrieb mit einer reinen H,/CO,-Mischung
als auch mit zwei synthetischen Biogasmischungen (60cus/40co2 und 50chs/50c02) konnten
Gasqualitaten erzielt werden, die im Bereich der nach DVGW G 260 und G 262 geforderten
Anforderungen fiir einspeisefahige Gasmischungen liegen.
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Abbildung 6-25 Gaskonzentrationen als Funktion der Austrittstemperatur Stufe 2, 1 =1,0, p = 7,0 bar,
RG =4.000 h!
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Abbildung 6-26 Gaskonzentration als Funktion des Eduktgasgemisches, A = 1,0, p = 7,0 bar, RG = 4.000 h™!

Tabelle 6-3 zeigt die Parameter fiir das Betriebsoptimum, das bei der Qualifizierung der Anlage am ZBT
ermittelt werden konnte. Der Wirkungsgrad errechnet sich aus der thermischen Leistung bezogen auf
den oberen Heizwert der bilanzierten Gasstréme und bericksichtigt zudem, dass in etwa 2 kW
Hilfsleistung zur Aufrechterhaltung der Prozessparameter z.B. zum Heizen und Kihlen aufgewendet
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werden (T]th = PCH4/(PH2+PHi|f)).

Tabelle 6-3 Betriebsparameter fiir Optimum
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H2 & CO2

BG 60/40

BG 50/50

— Austritt Austritt
Stufe 1 Stufe 2

Betriebsdruck p / bar 7,09 7,03 7,00
Volumenstrom Edukt H2 Vuz2 / 1/min 73,8 - -
Volumenstrom Edukt CO2 Vcoz / I/min 15,4 - -
Eduktverhaltnis e 1,0 0,96 -
Anteil CHs Xcha / % - 85,6 94,8
Anteil H2 XH2 / % 82,7 10,8 3,1
Anteil CO2 Xcoz2 / % 17,3 2,8 1,4
Volumenstrom Produkt CHa Vena / |/min - - 16,5
Leistung bez. auf Hs Pcha / kW - - 10,95
Umsatz Xcoz2 / % - - 98,4
Wirkungsgrad N/ % - - 61,9




6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

6.2.1.4. FAZIT KATALYTISCHE METHANISIERUNG (ZBT)

Innerhalb dieses Arbeitspaketes entwickelte ZBT eine Demonstrationsanlage zur katalytischen
Methanisierung von Wasserstoff und Kohlendioxid im 10 kW-Malstab. Die Entwicklung beinhaltete
sowohl theoretische und konzeptionelle Betrachtungen als auch praktische und experimentelle
Arbeiten zur Auswahl von Katalysatoren und zur Auslegung der Methanisierungsreaktoren. Die
resultierende Demonstrationsanlage ist als zweistufiger Prozess mit Festbettreaktoren ausgefiihrt und
verfligt Uber ein integrales Kiihl- und Temperierungssystem. Durch die Qualifizierung des Systems
konnten die Auslegungsparameter bestdtigt sowie die Produktion von einspeisefdhigem
Erdgasersatzgas (SNG) mit einer Nennleistung von ca. 10 kW bereits im Labor des ZBT demonstriert
werden.

Die zweite Stufe weist eine Tragheit in Bezug auf die Temperaturentwicklung auf, wodurch die
Anlagenflexibilitat derzeit eingeschrankt ist. Durch Nachristung einer elektrischen Begleitheizung
kann dieses Verhalten voraussichtlich verbessert werden. Des Weiteren weist die Trocknung des
Produktgases noch Optimierungsbedarf auf. Eine ausfiihrliche Bewertung dieses Punktes und die
Ermittlung der vollen Anlagenperformance ist erst bei Anlagenbetrieb unter Nenndruck von 14 bar als
Teil des Verbundsystems am Standort GWI moglich. Es wird eine Verbesserung der Ergebnisse
erwartet.

6.2.2 KATALYSATORENTWICKLUNG FUR DIE KATALYTISCHE METHANISIERUNG AUS CO,

bearbeitet durch: Ruhr-Universitédt Bochum, Technische Chemie (RUB TC)

Innerhalb des Arbeitspaketes ,Katalytische Methanisierung” wurde von RUB TC ein
kommerzieller Referenzkatalysator fiir die CO,-Methanisierung charakterisiert und unter
verschiedenen Betriebsbedingungen in der CO,-Methanisierung einschlieBlich eines
750-stiindigen Langzeitversuchs unter fluktuierenden Bedingungen getestet. Im Anschluss
wurden Nickelkatalysatoren fiir die CO,-Methanisierung im LabormaRstab prapariert. Dabei
wurden die Parameter Metallbeladung, Tragermaterial und Praparationsmethode variiert. Die
so hergestellten Katalysatoren wurden anschlieBend charakterisiert und hinsichtlich ihrer
katalytischen Eigenschaften in der CO,-Methanisierung getestet.

6.2.2.1. EINFUHRUNG UND MOTIVATION

Im Rahmen dieses Projektes wurden temperaturstabile und vergiftungsresistente Nickelkatalysatoren
fir die Methanisierung von CO, entwickelt, die fiir den Einsatz in einem erneuerbaren Energiekonzept
geeignet sind. Herkdmmliche kommerziell verwendete Nickelkatalysatoren fiir die Methanisierung
kdnnen bei einem Einsatz unter fluktuierenden Bedingungen bzw. Verunreinigungen in dem
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eingesetzten Eduktgas desaktivieren. Da die Produktion von Wasserstoff mittels erneuerbarer
Energietrager Schwankungen unterliegt, ist eine stationdre Betriebsweise zur Speicherung des
erneuerbaren Wasserstoffs als Methan nur bedingt méglich. Durch diese Schwankungen kann es auch
zu Anderungen im Temperaturprofil des Reaktors kommen, was zu einer Desaktivierung des
Katalysators fiihren kann. Aus diesem Grund wurden Katalysatorsysteme entwickelt, die fir den
Einsatz unter diesen fluktuierenden Bedingungen geeignet sind.

Die CO,-Methanisierung wird auch Sabatier-Reaktion genannt, die der gleichnamige Chemiker Paul
Sabatier 1902 mit Jean Baptiste Senderens entdeckte [Sabal3]. Im Vergleich mit anderen Reaktionen
der CO,-Hydrierung ist die CO,-Methanisierung (6-1) die thermodynamisch stark begiinstigte Reaktion,
da diese stark exotherm (ARHO =-165kJmol-1) verlduft. Es handelt sich dabei um eine
Gleichgewichtsreaktion, in welcher CO, und H; zu Methan und Wasser als Koppelprodukt umgesetzt
werden. Da es sich um eine exotherme Reaktion handelt, hemmen héhere Temperaturen die Bildung
der Produkte, sodass niedrigere Temperaturen bevorzugt werden. Jedoch werden aufgrund der Kinetik
hohere Temperaturen benétigt, sodass es von groRer Bedeutung ist, den optimalen
Temperaturbereich zwischen 300 °C und 400 °C zu verwenden, in dem meist Nickelkatalysatoren zum
Einsatz kommen.

CO2+4Hy = CHs + 2 H,0 (6-1)
Weiterhin wird die Bildung der Produkte bei Verwendung hoherer Driicke beglinstigt, da die Reaktion
unter Volumenabnahme verldauft. Als wichtige Nebenreaktion gelten die umgekehrte
Wassergas-Shift-Reaktion (6-2), welche bei héheren Temperaturen aufgrund ihrer Endothermie
(ARHO = +41 k) mol-1) begiinstigt wird. Das entstehende CO kann in der exothermen
(ARHO = -206 kJ mol-1) CO-Methanisierung dann ebenfalls zu Methan hydriert werden (6-3).

CO,+H, = CO+H,0 (6'2)
CO + 3 Hy = CHas + H,0 (6-3)
6.2.2.2. UNTERSUCHUNG DES REFERENZKATALYSATORS

Zunachst wurde ein kommerzieller Nickelkatalysator mittels Rontgendiffraktion (XRD), temperatur-
programmierter Reduktion mit Wasserstoff (H2-TPR) und Atomabsorptionsspektrometrie (AAS)
charakterisiert und in der CO,-Methanisierung unter verschiedenen Betriebsbedingungen getestet. Als
weitere Untersuchung des kommerziellen Referenzkatalysators wurde eine Langzeitmessung unter
fluktuierenden Temperaturen durchgefiihrt. Die Ergebnisse dienten dann als Referenz zu den
Ergebnissen der im Labor hergestellten Katalysatoren. Weiterhin wurden aus der Untersuchung der
Betriebsbedingungen optimale Parameter abgeleitet, die dann bei darauffolgenden Untersuchungen
weiterer Katalysatoren in der Methanisierung von CO, verwendet wurden. Das Diffraktogramm
(Abbildung 6-27) zeigt, dass der kommerzielle Katalysator aus verschiedenen Metalloxiden (Al,Os, NiO,
MgO und SiO;) zusammengesetzt ist. Aus dem H,-TPR-Profil (Abbildung 6-28) geht hervor, dass NiO
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Uber einen weiten Temperaturbereich von 300 °C bis 800 °C vollstdandig reduziert wird. Mittels AAS
konnte eine Nickelbeladung von 46 Gew.-% bestimmt werden.

SiO, reference 394°C
I NiO reference
MgO reference
I A0, reference

Intensity [a.u.]
H, consumption [a.u.]

T T T T T T T
10 20 30 40 50 60 70 80 100 200 300 400 500 600 700 800
2 Theta [] Temperature [°C]

Abbildung 6-27 Diffraktogramm des kommerziellen Abbildung 6-28 H>-TPR-Profil des kommerziellen
Referenzkatalysators Referenzkatalysators

Im Anschluss wurde die CO,-Methanisierung mit dem kommerziellen Katalysator durchgefiihrt, um
Auskunft Gber dessen katalytische Eigenschaften (CO,-Umsatz, Selektivitat, Produktverteilung und
Desaktivierungsverhalten) zu erhalten. Dabei wurden verschiedene Reaktionsbedingungen gewahilt,
um die Abhangigkeit des CO,-Umsatzes und der Methanselektivitdit von Temperatur, Druck und
Zusammensetzung des Eduktgasstromes zu bestimmen. Die daraus abgeleiteten Ergebnisse wurden
im Anschluss dazu verwendet, geeignete Reaktionsparameter wie Temperatur, Druck und
Zusammensetzung des Eduktgasstromes fiir die CO,-Methanisierung mit den im Labor praparierten
Katalysatoren zu entwickeln.

6.2.2.3. PRAPARATION DER NICKELKATALYSATOREN

Nachdem die Charakterisierung des kommerziellen Katalysators abgeschlossen war, konnten weitere
Nickelkatalysatoren (Uber verschiedene Prdparationswege synthetisiert, charakterisiert und
anschlieRend in der CO,-Methanisierung hinsichtlich ihrer katalytischen Eigenschaften getestet
werden. Die Préparation der Nickelkatalysatoren erfolgte Giber zwei Methoden: Zum einen wurden die
verwendeten Tragermaterialien mit Nickelnitrat als Nickelprecursor impragniert, zum anderen wurden
mittels Auffdllung Nickelnanopartikel auf das Tragermaterial aufgebracht. Nach der Praparation
erfolgten die Kalzinierung und die Reduktion der Katalysatoren. Die so hergestellten Katalysatoren
wurden mittels der zuvor erwdhnten Charakterisierungsmethoden analysiert, um eine erfolgreiche
Praparation der Katalysatoren zu validieren. Die schematischen Darstellungen der Praparationspfade
sind in Abbildung 6-29 zum besseren Verstandnis aufgezeigt.
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Als Tragermaterialien fiir die Katalysatorpraparation wurde y-Al,O; als Referenztragermaterial sowie
kohlenstoffhaltige Tragermaterialien verwendet, damit die hergestellten Katalysatoren mit dem
kommerziellen Katalysator verglichen werden koénnen. Fir die Katalysatorentwicklung wurden
sauerstoff- und stickstofffunktionalisierte Kohlenstoffnanoréhren (CNTs) als Tragermaterial fir die
Nickelnanopartikel eingesetzt. Die CNTs eignen sich aufgrund ihrer hohen Warmeleitfahigkeit
hervorragend zur Warmeabfuhr wahrend der CO,-Methanisierung. Es wurden sowohl hochreine CNTs
als auch CNTs geringerer Reinheit verwendet. Die hochreinen CNTs enthalten keine Verunreinigungen,
welche sich negativ auf die Katalysatoren und somit auf die Reaktion auswirken konnen. Als
kosteneffiziente Alternative zu den CNTs wurde zudem synthetische Kohle als Tragermaterial benutzt,
die mittels hydrothermaler Karbonisierung aus Cellulose hergestellt und anschlieRend bei 800 °C
pyrolysiert wurde (HTC-800). Diese Art von Herstellung garantiert, dass Verunreinigungen
ausgeschlossen werden kénnen. Da die kohlenstoffbasierten Materialien (CNTs und HTC-800) von
Natur aus hydrophob sind, missen sie zuvor funktionalisiert werden, weil die so erzeugten
funktionellen Gruppen als Ankerplatz der Metallpartikel dienen und die Dispersion der Partikel
erhohen. Zusatzlich wurde stickstofffunktionalisierter mesopordser Kohlenstoff (NMC) verwendet, da
er sich aufgrund der hohen spezifischen Oberflache und der bereits vorhandenen Funktionalisierung
ebenfalls als vielversprechendes Tragermaterial anbot.

6.2.2.3.1. FUNKTIONALISIERUNG DER KOHLENSTOFFMATERIALIEN

Bevor die kohlenstoffhaltigen Tragermaterialien eingesetzt werden kdnnen, miissen sie vorher mit
Sauerstoff oder Stickstoff funktionalisiert werden. Um die Sauerstofffunktionalisierung zu erzielen,
wurde das Material in einen Quarzreaktor gefiillt, auf 200 °C erhitzt und 24 h mit Salpetersduredampf
behandelt. Nach Abkiihlen auf Raumtemperatur erfolgte die Trocknung der sauerstoff-
funktionalisierten Materialien bei 80 °C fiir 24 h. Fir die weitere Stickstofffunktionalisierung wurden
die zuvor sauerstofffunktionalisierten Materialien in ein Quarzschiffchen gefiillt und in einem Ofen bei
400 °C fir 6 h mit 10 % Ammoniak in Helium behandelt.

6.2.2.3.2. IMPRAGNIERUNG

Fir die Impragnierung wurde zunachst die gewlinschte Menge an Nickel(ll)nitrat-Hexahydrat als
Nickelprecursor in 10 mL HPLC-Wasser gel6st und langsam auf 0,5g des bereits vorgelegten
Tragermaterials getropft. Nachdem die Suspension 60 min am Rotationsverdampfer durchmischt
wurde, konnte das Wasser bei 40 °C im Vakuum entfernt werden. AnschlieBend wurde das Material
bei 60 °C fur 24 h getrocknet und im Anschluss bei 350 °C fir 8 h in synthetischer Luft kalziniert und
fein gemahlen.
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6.2.2.3.3. AUFFALLUNG

Fir die Auffillung wurden 0,3g Triagermaterial und die gewliinschte Menge an
Nickel(ll)nitrat-Hexahydrat als Nickelprecursor in 300 mL HPLC-Wasser gel6st und der pH-Wert mittels
weniger Tropfen verdiinnter Salpetersaure auf 3,5 eingestellt. Nach anschlieRendem Erhitzen auf 90 °C
unter Rihren wurde 230 mg Harnstoff gelost in 5 mL HPLC-Wasser zugegeben und die Temperatur
weitere 18 h bei 90 °C unter Riihren gehalten. Die auf Raumtemperatur abgekiihlte Suspension wurde
abgefiltert und griindlich mit HPLC-Wasser gewaschen. Der erhaltene Feststoff wurde fir 24 h bei
120 °C getrocknet und anschliefend bei 350 °C fir 8 h in synthetischer Luft kalziniert. Ein anderer Teil
des getrockneten Materials wurde bei 300 °C fir 1 h in 20 % H, in N; reduziert. Die erhaltenen
Katalysatoren wurden fir den weiteren Einsatz fein gemahlen.

17 Kohlenstofftrager

|O-Funktionalisierung| —_— |N-Funktionalisierunq

N N

| Imprégnierung| | Aufféllung| | Impragnierung| | Aufféllung|
| —1 lo—1
| Kalzinierung| | Reduktion| | Kalzinierung| | Redukti0n|

! ! ! !

| Charakterisierung (XRD, TPR, AAS) |

Abbildung 6-29 Schematische Darstellung der Katalysatorprdparation

6.2.2.4. CO2-METHANISIERUNG

6.2.2.4.1. BESCHREIBUNG DER ANLAGEN FUR DIE CO2-METHANISIERUNG

Flr die CO,-Methanisierung mit den Nickelkatalysatoren wurden zwei Anlagen verwendet: Zum einen
wurde eine Anlage verwendet, in welcher die Katalysatoren unter einem Druck bis zu 30 bar getestet
werden kdnnen, zum anderen wurde eine ahnliche Anlage verwendet, in welcher die Katalysatoren
bei Atmospharendruck untersucht werden kénnen.
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6.2.2.4.2. HOCHDRUCKANLAGE

Die verwendete Anlage (Abbildung6-30) kann in drei Abschnitte gegliedert werden: Die
Gasversorgung, die Reaktoreinheit und die Analytik. Mit der Gasversorgung kénnen Ar, H,, CO und CO;
durch Schalten der Ventile in die Reaktoreinheit gegeben werden. Uber Massendurchflussregler
kénnen Gasstrome der einzelnen Gaslinien von 0-50 NmL/min dosiert und so in den Reaktor geleitet
werden.

Gas supply system Reactor unit GC analytic

. L] [
m DZ" ] ]

VM5 V09 MFCS vio

GC-TCD-FID

VM1 Vo1 MFC1 Vo2

Abbildung 6-30 Schematische Darstellung der Hochdruckanlage

Dieser U-Rohrreaktor besteht aus inertisiertem Edelstahl und befindet sich in einem Blockofen. Es
kénnen Temperaturen von 0 °C bis zu 450 °C eingestellt und der Druck kann von 1 bar bis 30 bar variiert
werden. Die Analyse und Detektion des Produktstroms erfolgt mit zwei Gaschromatographen, die
einen Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) und zwei Flammenionisationsdetektoren (FID) verwenden,
welche die zuvor aufgetrennten Produkte detektieren.

6.2.2.4.3. MIKROREAKTORANLAGE

Diese Anlage (Abbildung 6-31) kann ebenfalls in drei Abschnitte gegliedert werden: Die Gasversorgung,
die Reaktoreinheit und die Analytik. Durch die Gasversorgung kénnen He, H, und CO; durch Schalten
der Ventile in die Reaktoreinheit gegeben werden. Die Gasstrome der einzelnen Gaslinien kdnnen tber
Massendurchflussregler von 0-100 NmL/min in den Reaktor dosiert werden. Der verwendete Reaktor
ist ein Quarzglas-U-Rohrreaktor und befindet sich ebenfalls in einem Blockofen. Die Temperatur kann
von 0 °C bis 500 °C variiert werden. Aufgrund des verwendeten Quarzglasreaktors wurde die Reaktion
bei atmospharischem Druck durchgefiihrt. Die Analytik besteht aus einem nicht-dispersiven
Infrarotdetektor (URAS 14), welcher den Produktgasstrom mit einer hohen Zeitauflésung analysiert.
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Abbildung 6-31 Schematische Darstellung der Mikroreaktoranlage

6.2.2.5. KATALYTISCHE UNTERSUCHUNGEN

Fir die katalytischen Untersuchungen wurden jeweils 40 mg des Katalysators mit 160 mg
Siliziumcarbid (SiC) im Verhéltnis 1:4 verdinnt, damit in der Katalysatorschittung wahrend der
Reaktion isotherme Bedingungen herrschen. Die Katalysatorschiittung wurde in einem U-Rohrreaktor
zwischen zwei Pfropfen aus Quarzwolle fixiert. Vor der CO,-Methanisierung wurde der Katalysator in
reinem H> mit 50 NmL/min bei 420 °C fir 5 h reduziert. Dies ist nétig, um NiO vollsténdig in Ni zu
Uberfiihren. Fir die Temperaturvariation Gber dem kommerziellen Katalysator wurde die Temperatur
von 280 °C in Schritten von 20 °C auf 380 °C erhoht, wobei jede Temperaturstufe fir 24 h gehalten
wurde, um einen stationdren Zustand zu erhalten. Dabei wurde ein Reaktionsgasgemisch von
18 % CO3, 72 % H, und 10 % Ar mit einem Gesamtfluss von 33,3 NmL/min verwendet. Bei der Variation
des H,/CO,-Verhiltnisses kamen folgende Parameter zum Einsatz: Der Druck und die Temperatur
wurden konstant bei 1 bar und 340 °C gehalten. Auch der Gesamtvolumenstrom blieb wahrend der
Reaktionszeit mit 33,3 NmL/min unveradndert. Es wurden lediglich die Volumenstréme von H, und CO,
so verandert, dass H,/CO,-Verhaltnisse von 5:1, 4:1, 3:1, 2:1, 1:1 und 1:2 erhalten wurden. Bei der
Druckvariation mit dem kommerziellen Katalysator wurden ebenfalls eine Temperatur von 340 °C und
ein stochiometrisches H,/CO,-Verhiltniss von 4:1 gewahlt, wobei der Gesamtfluss konstant bei
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33,3 NmL/min gehalten wurde. Als Reaktionsgasgemisch kam eine Mischung aus 18 % CO,, 72 % H>
und 10 % Ar zum Einsatz.

Fir die Temperaturvariation mit allen tbrigen Katalysatoren wurde die Temperatur von 260 °C bis
340 °C mit einer Schrittweite von 20 °C variiert, wobei jede Temperaturstufe fir 8 h gehalten wurde.
Als Reaktionsgasgemisch wurde 18 % CO,, 72 % H, und 10 % Ar mit einem Gesamtfluss von
33,3 NmL/min verwendet. Die bei Temperaturvariation in der Mikroreaktoranlage verwendeten
Betriebsbedingungen waren die gleichen, die auch in der Hochdruckanlage zum Einsatz kamen.
Lediglich die Dauer einer Temperaturstufe wurde auf 2 h reduziert, da mit dieser Anlage eine héhere
Zeitauflésung moglich ist und somit die Dauer der Messung verkiirzt werden konnte.

6.2.2.6. CHARAKTERISIERUNGSERGEBNISSE

6.2.2.6.1. EINFLUSS DES TRAGERMATERIALS

Zu Beginn wurden Modellkatalysatoren mit der gleichen Nickelbeladung wie der kommerzielle
Referenzkatalysator mittels Impragnierung auf unterschiedlichen Tragermaterialien prapariert. Dabei
wurde, anlehnend an den kommerziellen Katalysator, eine Metallbeladung von 46 Gew.-% angestrebt.
Abbildung 6-32 zeigt die Rontgendiffraktogramme der Nickelkatalysatoren mit unterschiedlichen
Tragermaterialien sowie die Referenzen der reinen Substanzen. Die Reflexe konnen NiO sowie CNTs
flir die CNT-getragerten Katalysatoren als auch Al,03, SiO,, und MgO zugeordnet werden. Es ist deutlich
zu erkennen, dass die Reflexe des kommerziellen Referenzkatalysators breiter sind als bei den
praparierten Modellkatalysatoren, was auf eine kleinere KristallitgroBe des NiO im kommerziellen
Katalysator zurlickzufiihren ist. Zudem setzt sich das Tragermaterial des kommerziellen Katalysators
aus mehreren Metalloxiden zusammen.

MgO reference T 4
SiO, reference J 0.2 umol s
I NiO reference
Il A0, reference
I CNT reference ~ 290 °C
=]
- f E 3
=) ' o,
d ) = |
<, [46NilALO, J u\_/\—/\/ 2 ! :
> = B ; 46Ni/NCNT
B | £ - :
fy . > | | 1
3 |46NI/NCNT ‘ @« ; ' :
= s | ! :
- o ' i ; 46Ni/OCNT
~ : | :
46Ni/OCNT] T ; ' |
[Commercial : . 4BNIIALQ,
catalygt 3 3 \ew#—_
| ; 397 °C | .
: : - ; Commercial catalyst
\ H L s f % i
T | | T T T T T T
10 20 80 100 200 300 400 500 600 700 800
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Abbildung 6-32 Diffraktogramme der préparierten Abbildung 6-33 H>-TPR-Profile der prédparierten
Modellkatalysatoren Modellkatalysatoren
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Aus dem TPR-Profil des kommerziellen Katalysators (Abbildung 6-28 und Abbildung 6-33, schwarz)
geht hervor, dass dieser Uber einen weiten Temperaturbereich (300 - 800 °C) reduziert wird,
wohingegen die praparierten Katalysatoren ausgepragte Signale fir die Reduktion von NiO aufweisen.
Aufgrund der komplexen Zusammensetzung des kommerziellen Referenzkatalysators ist es schwierig,
Aussagen darlber zu treffen, bei welcher Temperatur die jeweilige Komponente reduziert wird. So
sind bei dem Al,0s-getragerten Katalysator drei definierte Signale bei 216, 320 und 422 °C zu erkennen,
welche der Reduktion von NiO zu metallischen Ni mit unterschiedlich starken Wechselwirkungen mit
dem Tragermaterial zuzuordnen sind. Daher wird das erste Signal schwach interagierendem
volumenartigem NiO zugewiesen und die anderen Signale moderat und stark interagierendem NiO
zugeordnet. Die OCNT- und NCNT-getragerten Katalysatoren weisen ebenfalls drei Signale auf, jedoch
lassen sich nur zwei der Reduktion von NiO zu metallischem Ni zuordnen (205 und 280 bzw. 290 °C).
Das Signal bei 512 °C wird der Vergasung der CNTs zugeschrieben. Im direkten Vergleich sind die
OCNT- bzw. NCNT-getragerten Nickelkatalysatoren leichter zu reduzieren als der Al,Os-getragerte und
der kommerzielle Referenzkatalysator. Da der kommerzielle Katalysator vermutlich mit einer anderen
Praparationsmethode hergestellt wurde, weisen die NiO Partikel des kommerziellen Katalysators
wahrscheinlich starkere Interaktionen mit dem Tragermaterial auf als die NiO-Partikel der im Labor
praparierten Katalysatoren. Mittels der Ergebnisse aus der AAS (Tabelle 6-4) kann von einer
vollstdndigen Reduktion aller Katalysatoren wahrend des TPR-Experiments ausgegangen werden.

Tabelle 6-4 Nickelbeladung der prdparierten Modellkatalysatoren

Theoretische
Reale Nickelbeladung

Katalysator Nickelbeladung (Gew.-
(Gew.-%)
%)
Kommerzieller
Katalysator 46,0 46,0
46Ni/Al203 46,0 37,4
46Ni/OCNT 46,0 47,3
46Ni/NCNT 46,0 44,2

6.2.2.6.2. EINFLUSS DER NICKELBELADUNG

Als nachstes wurden Katalysatoren mit variierender Nickelbeladung mittels Imprédgnierung auf Al,Os;
als Tragermaterial zum Vergleich prapariert. Dabei wurde der Metallgehalt zwischen 10 Gew.-% bis
40 Gew.-% gesteigert. Anschliefend wurden entsprechende OCNT- und NCNT-getragerte Nickel-
katalysatoren mit der gleichen Methode synthetisiert. Die Bestimmung des Nickelgehalts durch AAS
(Tabelle 6-5) ergab, dass die Beladung teils stark von der theoretischen Beladung abweicht. Es ist zu
erkennen, dass die realen Nickelbeladungen der Al,Os-getrdgerten Katalysatoren geringer als die
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angestrebten Beladungen ausfallen, wohingegen die Nickelbeladungen der OCNT- und
NCNT-getragerten Katalysatorsysteme Uiber der gewiinschten Beladung liegen. Zusatzlich sind die
Abweichungen der OCNT- und NCNT-getrdgerten Katalysatoren verglichen mit den Al,Os-getragerten
Katalysatoren signifikant groRRer. Weiterhin nimmt die relative Abweichung der Nickelbeldung mit
steigendem Metallgehalt bei den OCNT- und NCNT-getragerten Nickelkatalysatoren ab, wohingegen
die relativen Abweichungen der Nickelbeladung bei den Al,Os-getrdgerten Katalysatoren einen
umgekehrten Trend aufweisen.

Tabelle 6-5 Nickelbeladung der prdparierten Nickelkatalysatoren mit verschiedenen Nickelbeladungen sowie die
relative Abweichung der realen Nickelbeladung von der nominellen Beladung

Theoretische Reale Relative

Katalysator Nickelbeladung Nickelbeladung Abweichung

(Gew.-%) (Gew.-%) (%)
10Ni/Al2O3 10 9,1 9,0
20Ni/Al203 20 18,1 9,5
30Ni/Al203 30 24,5 18,3
40Ni/Al203 40 32,2 19,5
10Ni/OCNT 10 14,4 44,0
20Ni/OCNT 20 27,4 37,0
30Ni/OCNT 30 36,4 21,3
40Ni/OCNT 40 47,4 18,5
10Ni/NCNT 10 17,0 70,0
20Ni/NCNT 20 31,8 59,0
30Ni/NCNT 30 44,1 47,0
40Ni/NCNT 40 54,5 36,0

Aus den Diffraktogrammen der Al,Os-getragerten Katalysatoren (Abbildung 6-34) geht hervor, dass mit
steigender Nickelbeladung das Verhaltnis der Reflexintensitaten von NiO und Al,O; zunimmt. Da die
Reflexe fiir NiO mit steigender Nickelbeladung schmaler werden, nimmt auch die KristallitgroRe zu,
was wahrscheinlich auf Sinterung bei der Kalzinierung zurilickzufiihren ist. Neben den verschiedenen
Katalysatoren ist auch das reine y-Al,Os; vor und nach Kalzinierung als Vergleich aufgefiihrt. Die
TPR-Profile (Abbildung 6-35) der Al,Os-getrdgerten Katalysatoren zeigen drei definierte Signale (220,
320 und 420 °C), welche mit steigender Nickelbeladung ebenfalls zunehmen. Wie bereits zuvor
beschrieben, lassen sich diese Signale unterschiedlich stark mit dem Tragermaterial interagierendem
NiO zuordnen. Es ist zu erkennen, dass das zweite Signal des TPR-Profils von 10Ni/Al O3 zu niedrigerer
Temperatur verschoben ist. Vermutlich ist in diesem Fall die Oberfliche des Al,O; gerade mit NiO
bedeckt und wenig volumenartiges NiO vorhanden, sodass die Reduktion von moderat
interagierenden NiO Giberwiegt und somit zu niedrigeren Temperaturen verschoben wird. So wird bei
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

hoheren Metallbeladungen zunehmend schwach und moderat interagierendes NiO gebildet,
wohingegen niedrige Metallbeladungen zu einer starken Auspragung von stark interagierenden NiO
mit dem Tragermaterial fUhren. Daraus folgt, dass eine Steigerung der Nickelbeladung die
Reduktionstemperatur von moderat und stark mit dem Tragermaterial interagierendem NiO zu
hoheren Temperaturen verschoben wird, da das schwach interagierende, volumenartige NiO zunachst
vollstdndig reduziert werden muss. Eine vollstandige Reduktion von NiO aller Al,Os-getragerten
Katalysatoren konnte dabei mittels der Ergebnisse der AAS (Tabelle 6-5) bestimmt werden.
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Abbildung 6-34 Diffraktogramme der préparierten Abbildung 6-35 H,-TPR-Profile der priparierten
Al:03-getrdgerten Nickelkatalysatoren mit variierende  Al:O3-getrigerten Nickelkatalysatoren mit
r Metallbeladung variierender Metallbeladung

Abbildung 6-36 und Abbildung 6-37 zeigen die Diffraktogramme der OCNT- und NCNT-getragerten
Nickelkatalysatoren mit unterschiedlicher Metallbeladung und die entsprechenden Referenzen. Die
Diffraktogramme weisen die charakteristischen Reflexe fir NiO, Ni und CNTs, aber auch
Verunreinigungen in Form von Eisen und Eisenoxid auf. Die zunehmende Nickelbeladung der
OCNT- und NCNT-getragerten Katalysatoren resultiert in groReren und schmaleren Reflexen fir NiO
und relativ niedrigen Reflexen fiir CNTs, was auf eine steigende KristallitgroRe des NiO mit
zunehmender Nickelbeladung zuriickzufihren ist.
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Abbildung 6-36 Diffraktogramme der Abbildung 6-37 Diffraktogramme der
OCNT-getrdgerten Katalysatoren NCNT-getrdgerten Katalysatoren

Die TPR-Profile der OCNT- und NCNT-getragerten Nickelkatalysatoren werden in Abbildung 6-38 und
Abbildung 6-39 gezeigt, welche jeweils vier Signale aufweisen. Davon kdnnen die ersten drei Signale
(210, 265 bis 290 und 370 °C) der Reduktion von NiO zu metallischen Ni mit unterschiedlich starken
Interaktionen zum Kohlenstofftrager zugeordnet werden, wohingegen das vierte Signal bei 500 °C bzw.
510 °C der Vergasung des Kohlenstofftragers (OCNTs und NCNTs) zugeschrieben wird. Es ist deutlich
erkennbar, dass die steigende Nickelbeladung sowohl bei den OCNT- als auch bei den
NCNT-getragerten Katalysatoren zu einer vermehrten Ausbildung von moderat und schwach
interagierenden NiO fiihrt, was in einer steigenden Signalintensitat bei 210 und 290 °C resultiert.
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Abbildung 6-38 H,-TPR-Profil der OCNT-getréigerten  Abbildung 6-39 H2>-TPR-Profil der NCNT-getrdgerten
Katalysatoren Katalysatoren
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6.2.2.6.3. EINFLUSS DES KOHLENSTOFFMATERIALS

Im ndchsten Schritt wurden Nickelkatalysatoren mit einer Metallbeladung von 30 Gew.-% auf
sauerstoff- und stickstofffunktionalisierten Kohlenstoffmaterialien mittels Impragnierung prapariert.
Dabei wurden zum einen hochreine CNTs (CNT-HP) verwendet, da diese keine Verunreinigungen
aufweisen. Zum anderen wurde synthetische Kohle als Tragermaterial benutzt, da sie mittels
hydrothermaler Karbonisierung aus Cellulose hergestellt und anschlieBend bei 800 °C in N, pyrolysiert
wird und somit ebenfalls frei von Verunreinigungen ist (HTC-800). Stickstofffunktionalisierter
mesopordser Kohlenstoff (NMC) fand ebenfalls Verwendung als Tragermaterial, da dieser bereits eine
Funktionalisierung aufweist und eine hohe Oberflache besitzt. Tabelle 6-6 listet die praparierten
Katalysatoren mit unterschiedlichen Kohlenstoffmaterialen als Trager sowie die reale Nickelbeladung
auf, die mittels AAS bestimmt wurde.

Tabelle 6-6 Metallbeladung der préparierten Nickelkatalysatoren auf unterschiedlichen Trégermaterialien

Kohlenstofftragermaterial Katalysator Reale Nickelbeladung (Gew.-%)
30Ni/OCNT-HP 94,5
Hochreine CNTs
30Ni/NCNT-HP 83,0
Hydrothermal karbonisierte 30Ni/OHTC-800 92,7
Cellulose 30Ni/NHTC-800 64,6
Stickstofffunktionalisierter 30Ni/NMC 68,0

mesoporoser Kohlenstoff

Abbildung 6-40 zeigt die Diffraktogramme der OCNT-HP- und NCNT-HP- sowie die OHTC-800,
NHTC-800 und NMC-getragerten Nickelkatalysatoren mit einer Metallbeladung von 30 Gew.-% Nickel
als auch die entsprechenden Referenzen. Es ist zu erkennen, dass alle Katalysatoren die
charakteristischen Reflexe von NiO aufweisen, jedoch die Reflexe fiir Kohlenstoff nicht oder nur
schwach ausgeprdgt sind. Dies lasst darauf schlieBen, dass das Kohlenstoffmaterial beim
Kalziniervorgang zu groRen Teilen zu CO; oxidiert wurde. Die TPR-Profile aus Abbildung 6-41 bestatigen
diese Theorie, da das charakteristische Signal fir die Vergasung des Tragermaterials bei héheren
Temperaturen bei einigen Proben nicht vorhanden ist. Der NMC-getrdgerte Katalysator zeigt lediglich
nur ein Signal bei 283 °C, welches der Reduktion von NiO zugeordnet werden kann. Die OHTC-800- und
NHTC-800-getragerten  Katalysatoren sowie die OCNT-HP- und NCNT-HP-getragerten
Nickelkatalysatoren weisen zusatzlich noch ein weiteres Signal bei ca. 210 °C auf, was wiederum dem
volumenartigen NiO zugeordnet wird. Bei allen Katalysatoren kann zusatzlich noch eine Schulter des
Hauptsignals bei ca. 310 °C - 320 °C beobachten werden, welche dem stark interagierenden NiO
zuzuordnen ist. Die Vergasung des Trdgermaterials lasst sich bei 470 °C (NHTC-800) und 490 °C
(NCNT-HP) beobachten. Die Ergebnisse aus der AAS bestatigen die Vermutung, dass das Tragermaterial
wahrend des Kalziniervorgangs zu grofRen Teilen zu CO, oxidiert wurde, denn die tatsdchlichen
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Nickelbeladungen weichen enorm von den theoretischen Metallbeladungen ab. Mit Hilfe der Angaben
aus der AAS wurde eine vollstandige Reduktion des NiO bei den TPR-Experimenten der Katalysatoren
ermittelt.
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Abbildung 6-40 Diffraktogramme der préparierten Abbildung 6-41 H>-TPR-Profile der prdparierten
Katalysatoren mit variierendem Trdgermaterial Katalysatoren mit variierendem Trégermaterial

6.2.2.6.4. EINFLUSS DER PRAPARATIONSMETHODE

Um den Einfluss der Praparationsmethode aufzuzeigen, wurden Katalysatoren mit einer angestrebten
Nickelbeladung von 20 Gew.-% mittels Auffallung prapariert und im Anschluss reduziert oder
kalziniert. Die so hergestellten Katalysatoren kénnen dann mit den Katalysatorsystemen, welche
mittels Impragnierung prapariert wurden, verglichen werden. Fir die Auffillung wurden
funktionalisierte CNTs und hochreine CNTs als Tragermaterial gewdahlt, da die Funktionalisierung
Ankerplatze fir die Metallpartikel erzeugt und die Dispersion dieser erhéht. Weiterhin sind die
hochreinen CNTs frei von Verunreinigungen, welche sich negativ auf die Katalysatoren auswirken
kénnen. Die so pradparierten Katalysatoren sind zusammen mit der realen Nickelbeladung in
Tabelle 6-7 aufgefiihrt.
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Tabelle 6-7 Metallgehalte der mittels Auffdllung prédparierten Nickelkatalysatoren mit unterschiedlichen Trédger-
materialien. Das Suffix-DP kennzeichnet die Katalysatoren, welche mittels Auffdllung prdpariert wurden

Kohlenstoffmaterial Katalysator

Reale Nickelbeladung (Gew.-%)

20Ni/OCNT-DP 2,1
CNTs

20Ni/NCNT-DP 4,0

20Ni/OCNT-HP-DP -
Hochreine CNTs
20Ni/NCNT-HP-DP -

In Abbildung 6-42 und Abbildung 6-43 sind die Diffraktogramme der mittels Auffallung praparierten

OCNT- und NCNT-getragerten Nickelkatalysatoren nach verschiedenen Praparationsschritten
aufgezeigt.
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Abbildung 6-42 Diffraktogramme der mittels
Auffillung prdparierten OCN-getrdgerten Nickel-
katalysators nach verschiedenen Préparations-
schritten. Die unkalzinierten Katalysatoren sind in
Blau, die kalzinierten in schwarz und die reduzierten
in Rot abgebildet

Abbildung 6-43 Diffraktogramme der mittels
Aufféllung prdparierten NCNT-getrdgerten Nickel-
katalysators nach verschiedenen Prdparations-
schritten. Die unkalzinierten Katalysatoren sind in
Blau, die kalzinierten in schwarz und die reduzierten
in Rot abgebildet

Die OCNT- und NCNT-getrdgerten Katalysatorsysteme weisen neben den Reflexen von NiO,
metallischen Ni und CNTs die bereits zuvor beobachteten Reflexe der Verunreinigungen Fe304 und Fe
auf. Des Weiteren fallt auf, dass die Reflexintensitaten von NiO und Ni deutlich kleiner sind als die der
CNTs, was auf eine geringe Metallbeladung schlieRen ldsst und von der AAS bestatigt wird
(vgl. Tabelle 6-7). Im Gegensatz zu den durch Imprédgnierung praparierten Katalysatorsystemen
enthalten die durch Auffdllung hergestellten Katalysatorsysteme bereits metallisches Nickel. Bei
anschliefender sodass

Kalzinierung wird das metallische Nickel zu NiO oxidiert, in den

Diffraktogrammen kein Reflex fur Ni zu beobachten ist. Wird jedoch der unbehandelte Katalysator in
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H. behandelt anstatt kalziniert, kann NiO zu Ni reduziert werden (rote Diffraktogramme). Da nach der
Auffdllung bereits oxidisches Nickel vorliegt, ist eine anschliefende Kalzinierung nicht mehr nétig,
sodass bei den so hergestellten Katalysatorsystemen lediglich eine Reduktion vorgenommen wurde.
Die starke Abweichung der realen (24 Gew.-%) von der theoretischen (20 Gew.-%) Nickelbeladung
deutet darauf hin, dass die Auffallung eher ungeeignet dafiir ist groRere Metallbeladungen auf dem
Tragermaterial zu generieren. Jedoch liegt Nickel bereits oxidisch und metallisch vor, sodass eine
Nachbehandlung durch Kalzinierung nicht mehr notwendig ist. Dieser Katalysator kann demnach nach
dem Trocknen sofort reduziert und in der CO,-Methanisierung getestet werden.

I CNT I CNT
Il Nio Bl Nio
| U | I
I
1 |
| \ 1
_ | ~~
s | K n
2 2
= \j = \j
20Ni/OCNT-HP 20Ni/NCNT-HP
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20NU/OCNT-HP-DP 20NINCNT-HP_DP
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Abbildung 6-44 Diffraktogramme der mittels Abbildung 6-45 Diffraktogramme der mittels
Auffillung prdparierten hochreinen OCNT- Auffillung prdparierten hochreinen NCNT-
getrdgerten Nickelkatalysators nach verschiedenen getrdgerten Nickelkatalysators nach verschiedenen
Préparations-schritten Priparations-schritten

Die Diffraktogramme der OCNT-HP- und NCNT-HP-getragerten und mittels Auffallung hergestellten
Katalysatoren sind in Abbildung 6-44 und Abbildung 6-45 gezeigt. Diese weisen lediglich die
charakteristischen Reflexe von NiO, Ni und CNTs auf. Wie bereits bei den zuvor praparierten
Katalysatoren sind auch bei diesen die Reflexintensititen von NiO und Ni im Vergleich zu den
Reflexintensitditen von den CNTs eher schwach ausgepragt, was ebenfalls auf eine geringe
Metallbeladung schlieRen lasst. Die TPR-Profile (Abbildung 6-46) der mittels Auffallung hergestellten
Katalysatoren unterscheiden sich signifikant zu den durch Imprédgnierung praparierten
Katalysatorsystemen (vgl. Abbildung 6-36 bis Abbildung 6-41), da diese deutlich schwieriger zu
reduzieren sind. Die Signale bei 315 °C sowie 385 °C kénnen der Reduktion von NiO zu metallischen Ni
zugeordnet werden, wohingegen die anderen Signale der Vergasung der CNTs zugeschrieben werden.
Das bedeutet, dass die Nickeloxidpartikel sehr viel starker mit dem Tragermaterial interagieren als die
Nickelpartikel von den mittels Impragnierung hergestellten Katalysatorsystemen.
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Abbildung 6-46 H2>-TPR-Profile der mittels Auffillung prdparierten und kalzinierten OCNT- und NCNT-
getrdgerten Nickelkatalysatoren

6.2.2.7. KATALYTISCHE CO2-METHANISIERUNG

6.2.2.7.1. GLEICHGEWICHTSBERECHNUNGEN

Als erstes wurden mit ChemCAD Gleichgewichtsberechnungen fir die CO,-Methanisierung
durchgefiihrt, um die Gleichgewichtsumsatze als Funktion der Temperatur und des Druckes zu
bestimmen. In Abbildung 6-47 ist zu erkennen, dass der Gleichgewichtsumsatz ab 200 °C mit
steigender Temperatur deutlich abnimmt, da es sich um eine exotherme Reaktion handelt. Wird der
Druck nun erhoht, verschiebt sich das Gleichgewicht zur Seite der Produkte, sodass der CO,-Umsatz
bei Druckerhohung bei gleicher Temperatur hoher ausféllt. Werden lediglich die
Gleichgewichtsberechnungen als Grundlage zur Wahl der optimalen Betriebsbedingungen
herangezogen, sollten niedrigere Temperaturen und ein héherer Druck gewahlt werden. Allerdings
findet bei zu niedrigeren Temperaturen aufgrund der Kinetik kein Umsatz statt. Auferdem kénnen bei
Verwendung von Nickelkatalysatoren und Temperaturen unter 200 °C gasférmige Nickelcarbonyle
gebildet werden, sodass die niedrigste Temperatur in der CO,-Methanisierung bei 200 °C liegt. Um die
Katalysatoren trotzdem im kinetischen Bereich untersuchen zu kénnen, missen die Temperatur und
der Druck so gewahlt werden, dass der zu beobachtende CO,-Umsatz signifikant unter dem
berechneten Gleichgewichtsumsatz liegt. Aus diesem Grund wurde die CO,-Methanisierung mit dem
Referenzkatalysator mit verschiedenen Betriebsparametern untersucht.
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Abbildung 6-47 CO2-Gleichgewichtsumsétze als Funktion der Temperatur und des Druckes

6.2.2.7.2. KATALYTISCHE EIGENSCHAFTEN DES REFERENZKATALYSATORS

Zunachst wurden die katalytischen Eigenschaften des kommerziellen Nickelkatalysators in der
CO,-Methanisierung untersucht, damit die daraus gewonnenen Ergebnisse als Referenz mit den im
Labor prdparierten Katalysatoren zur Verfiigung stehen. Dabei wurden verschiedene
Betriebsparameter, wie Temperatur, Druck und Zusammensetzung des Eduktgases variiert, um die
optimalen Betriebsbedingungen fiir die CO,-Methanisierung zu erhalten. Mit diesen optimierten
Parametern kann dann ein Messprogramm fir die CO,-Methanisierung mit den praparierten
Katalysatoren geschrieben werden, welches dann bei allen weiteren Messungen zum Einsatz kam. In
einem weiteren Experiment wurde der kommerzielle Referenzkatalysator einer Langzeitmessung
unter fluktuierenden Temperaturen unterzogen, um Einblick in das Desaktivierungsverhalten des
Katalysators (iber mehrere Wochen zu erhalten. Zuséatzlich geben die Temperaturschwankungen
wahrend des Langzeitexperiments Aufschluss tiber die Temperaturstabilitat des Referenzkatalysators.

Einfluss der Temperatur

In Abbildung 6-48 ist der CO,-Umsatz (blau) und die Temperatur (schwarz) als Funktion der
Reaktionszeit abgebildet. Dabei wurde die Temperatur von 280 °C auf 380 °C in Schritten von 20 °C
erhoht, wobei jede Temperaturstufe flir 24 h gehalten wurde. Der Druck wurde dabei konstant bei
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1 bar gehalten und der Volumenstrom der Eduktgase betrug 33,3 NmL/min. Dieser setzte sich aus
18 % CO,, 72 % H> und 10 % Ar zusammen.
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Abbildung 6-48 CO2>-Umsatz und Temperatur als Funktion der Reaktionszeit mt dem kommerziellen Katalysator

Es ist zu erkennen, dass der CO,-Umsatz mit steigender Temperatur von 72 % auf 87 % zunimmt. Dabei
ist die Umsatzsteigerung bei niedrigeren Temperaturen deutlich stdrker ausgepragt als bei
Temperaturen Uber 300 °C. Dieses Verhalten kann durch die beginnende thermodynamische
Limitierung erklart werden, da sich bei diesen Temperaturen der CO,-Umsatz der
Gleichgewichtsumsatz langsam anndhert. Da die Reaktion stark exotherm verlduft, resultiert eine zu
hohe Temperatur in einer Umsatzverringerung, weswegen die Reaktion bei hohen Temperaturen
thermodynamisch gehemmt ist. Weiterhin ist zu beobachten, dass der CO.-Umsatz bei den
Temperaturstufen 280 °C bis 320 °C bei fortlaufender Reaktionszeit konstant bleibt, wohingegen der
CO,-Umsatz bei hoheren Temperaturen nach ein paar Stunden etwas abnimmt. Dieser
Aktivitatsverlust kénnte durch Desaktivierung hervorgerufen durch Sinterung der Nickelnanopartikel
zuriickzufihren sein, da Nickelnanopartikel bei h6heren Temperaturen stark zu Sinterung neigen.
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Abbildung 6-49 Produktselektivitdt und Temperatur als Funktion der Reaktionszeit mit dem kommerziellen
Katalysator

Aus Abbildung 6-49 ist zu entnehmen, dass die Methanselektivitdt (blau) (ber den gesamten
Temperaturbereich sehr hoch ist (> 90 %). Als einziges Nebenprodukt wurde Ethan (schwarz) mit einer
Selektivitdt von > 10 % Uber den getesteten Temperaturbereich detektiert. Die Methanselektivitat
steigt zundchst mit zunehmender Temperatur von 92 % (280 °C) auf fast 100 % (340 °C) an. Bei
Einstellung von hoheren Temperaturen sinkt die Methanselektivitat wieder leicht auf 95 % ab. Die
Ethanselektivitat verhalt sich umgekehrt zur Methanselektivitat, sodass die Selektivitdt zundchst von
8 % auf fast 0 % absinkt, jedoch bei weiterer Temperaturerh6hung wieder ansteigt und die Erzeugung
von Ethan beglinstigt wird. Daraus lasst sich folgern, dass die optimale Temperatur der
CO,-Methanisierung bei etwa 340 °C liegt, da sich zum einen der CO,-Umsatz noch nicht in der Ndhe
des Gleichgewichtumsatzes befindet, und zum anderen bei dieser Temperatur die hdchste
Methanselektivitat erzielt wird.

Einfluss des H2/CO»-Verhaltnisses

Als nachstes wurde das Verhaltnis von H; und CO; im Eduktgasstrom von 5:1 bis 1:2 variiert, wobei der
Gesamtfluss (33,3 NmL/min) und der Druck (1 bar) sowie die Temperatur (340 °C) konstant und jede
Stufe fir 24 h gehalten wurde.
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Abbildung 6-50 CO2>-Umsatz und Hz/COz-Verhdltnis als Funktion der Reaktionszeit mit dem kommerziellen
Katalysator

Abbildung 6-50 zeigt den CO,-Umsatz (blau) in Abhdngigkeit der Reaktionszeit bei sich anderndem
H,/CO,-Verhiltnis (schwarz), wobei mit Abnahme des H,/CO,-Verhiltnisses ebenfalls der CO,-Umsatz
sinkt. Das kann dadurch erklart werden, dass bei kleineren H,/CO,-Verhiltnissen nicht genug H»
vorliegt, um das vorhandene CO; zu hydrieren, sodass weniger CO, zu Methan umgesetzt wird. Es stellt
sich heraus, dass sich ein leicht Gberstochiometrischer Anteil an H, positiv auf den CO,-Umsatz
auswirkt.

Als Produkte werden nur Methan und Ethan gebildet. Die Methanselektivitat liegt bei fast 100 % bei
einem H,/CO,-Verhiltnis von 5:1 und 4:1. Wird das Verhiltnis weiter reduziert, sinkt die
Methanselektivitat leicht ab, wohingegen die Ethanselektivitdt leicht ansteigt. Dies ist damit zu
erklaren, dass die Wahrscheinlichkeit Ethan zu bilden durch den Unterschuss an H; leicht beglinstigt
wird. Daher wurde als weitere Optimierung des Testprogramms ein stéchiometrisches
H,/CO,-Verhiltnis von 4:1 gewahlt.

Einfluss des Druckes

Weiterhin wurde eine Druckvariation durchgefiihrt, um den Einfluss des Druckes auf die
CO,-Methanisierung zu untersuchen. Dabei wurden eine Temperatur von 340°C und ein
Hy/CO»-Verhiltnis von 4:1 verwendet, da diese sich zuvor als optimale Betriebsparameter
herausgestellt haben. Der Gesamtvolumenstrom setzte sich aus 18 % CO,, 72 % H, und 10 % Ar
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zusammen. Der Druck wurde von 1 bar auf 8 bar und anschlieRend auf 16 bar gesteigert, wobei die
erste Stufe fur 24 h und die anderen Stufen jeweils 16 h gehalten wurden. In der folgenden Grafik
(Abbildung 6-51) sind der CO,-Umsatz und der Druck als Funktion der Reaktionszeit aufgefiihrt. Es ist
zu beobachten, dass der CO,-Umsatz bei einer Steigerung des Druckes von 1 bar auf 8 bar ebenfalls
von 82 % auf 85 % ansteigt. Bei einer weiteren Drucksteigerung auf 16 bar wird kein erkennbarer
Anstieg des CO,-Umsatzes beobachtet. Das Phanomen kann dadurch erklart werden, dass sich der
CO,-Umsatz bei den hoheren Druckstufen dem Gleichgewichtsumsatz anndhert. Zu erwahnen ist
weiterhin, dass der CO,-Umsatz bei 1 bar konstante Werte annimmt. Im Unterschied dazu sinkt der

CO,-Umsatz bei den anderen beiden Druckstufen leicht ab und unterliegt danach leichten
Fluktuationen.
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Abbildung 6-51 CO2-Umsatz und Druck als Funktion der Reaktionszeit mit dem kommerziellen Katalysator

Auch bei der Druckvariation wird fast ausschlieBlich Methan gebildet. Als einziges Nebenprodukt wird
Ethan in sehr geringen Mengen erzeugt. Die Methanselektivitat ist Gber den gesamten getesteten

Druckbereich konstant bei fast 100 %, wohingegen die Ethanselektivitdat im zwei- bis dreistelligen
ppm-Bereich liegt.

Als weiterer Parameter fur das Messprogramm der praparierten Katalysatoren wurde ein Druck von
1 bar gewahlt, da zum einen die Druckerhéhung nur eine geringe Umsatzsteigerung zur Folge hat und
zum anderen der CO,-Umsatz bei Druckerhohung nahe am Gleichgewichtsumsatz liegt.

Zusammenfassend lassen sich nun folgende optimierte Betriebsbedingungen fir die
CO,-Methanisierung mit den prdparierten Katalysatoren auffiihren. Als optimierte Temperatur wird
340 °C aus zwei Griinden gewahlt: Zum einen befindet sich der CO,-Umsatz noch nicht in der Nahe des
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Gleichgewichtumsatzes und zum anderen wird bei dieser Temperatur die hochste Methanselektivitat
erzielt. Das H,/CO»-Verhiltnis wird auf 4:1 eingestellt, da zwar der CO,-Umsatz durch
Uberstochiometrische Zugabe an H, leicht gesteigert werden kann, jedoch die Methanselektivitat
bereits bei der stochiometrischen Zugabe 100 % erreicht. Weiterhin kdénnen die katalytischen
Eigenschaften der Katalysatoren besser mit anderen Studien verglichen werden.

Langzeit CO2-Methanisierung unter fluktuierenden Temperaturen

Als nachstes wurde der kommerzielle Referenzkatalysator tiber 750 h in einem Langzeitexperiment der
CO,-Methanisierung unter fluktuierenden Temperaturen unterzogen. Dadurch kénnen sowohl
Erkenntnisse (iber die Langzeitstabilitat als auch lGber die Temperaturstabilitat gewonnen werden. Fir
diesen Versuch wurden die zuvor optimierten Bedingungen gewahlt. So wurden 40 mg des
Katalysators mit 160 mg SiC verdiinnt und in den Reaktor eingebaut. Nach der Reduktion wurde das
Experiment gestartet, wobei ein Druck von 1 atm und ein stdchiometrisches CO,/H>-Verhaltnis von 1:4
mit einem Gesamtfluss von 33,3 NmL/min gewédhlt wurde. Die Gaszusammensetzung des Eduktgases
bestand aus 18 % CO,, 72 % H, und 10 % Ar. Die Temperatur wurde in Zyklen (vgl. Abbildung 6-52) von
400 °C auf 340 °C und auf 200 °C variiert, um die durch Schwankungen der Eduktgaszusammensetzung
resultierenden Temperaturschwankungen im PtG-Konzept zu simulieren. Dabei wurde 400 °C als
oberes Temperaturlimit gewahlt, da sich bei dieser Temperatur die Reaktion im thermodynamischen
Gleichgewicht befindet. Als unteres Temperaturlimit wurde 200 °C gewahlt, da zum einen bei dieser
Temperatur kein CO,-Umsatz stattfindet und zum anderen die Bildung von fliichtigen Nickelcarbonylen
unterhalb von 200 °C verhindert wird. Die kinetischen Untersuchungen wurden bei der optimierten
Temperatur von 340 °C durchgefihrt. Diese Temperaturvariation wurde anschlieRend in 50 Zyklen
wiederholt (5 h je Temperaturstufe). Abbildung 6-52 zeigt einen Ausschnitt des Temperaturprofils.
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Abbildung 6-52 Ausschnitt Temperaturprogramm: Langzeitexperiment mit kommerziellem Referenzkatalysator
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Abbildung 6-53 und Abbildung 6-54 zeigen den CO,-Umsatz bei 340 °C als Funktion der Reaktionszeit
bzw. der Anzahl an Zyklen mit dem kommerziellen Referenzkatalysator. Zur besseren Anschaulichkeit
sind die CO,-Umsatze bei 400 °C und 200 °C nicht mit aufgefiihrt. So wird bei 400 °C ein
Gleichgewichtsumsatz von etwa 83 % erzielt. Die Temperaturverringerung auf 200 °C hat einen
CO,-Umsatz von 0-2 % zur Folge. Aus Abbildung 6-53 lasst sich erkennen, dass sich der CO,-Umsatz von
etwa 79 % auf 73 % nach 750 h verringert, was einer relativen Umsatzverringerung von etwa 8 %
entspricht. Die Methanselektivitat ist Uber die gesamte Reaktionszeit relativ konstant und liegt bei
> 99,9 %. Trotz langerer Reaktionszeit tritt keine Veranderung der Produktselektivitdten (Methan und
Ethan) auf. Demnach weist der Katalysator eine hohe Langzeit- und Temperaturstabilitat auf.
Allerdings ist eine Desaktivierung deutlich erkennbar, sodass sich vermuten lasst, dass der
kommerzielle  Referenzkatalysator trotz seiner relativ hohen  Stabilitdit gegentlber
Temperaturschwankungen bei fortschreitender Reaktionszeit Uber die 750 h hinaus weiter
desaktivieren wirde. Aus Griinden der Wirtschaftlichkeit ist es fir industriell angewendete Prozesse
wie den PtG-Prozess erforderlich, dass der verwendete Katalysator (iber einige Monate hinweg eine
hohe Stabilitdat und qualitativ gleichwertige Produkte aufweist. Da jedoch aus Abbildung 6-53 und
Abbildung 6-54 hervorgeht, dass sich der relative CO,-Umsatz bereits nach 750 h um 8 % verringert,
scheint dieser kommerzielle Katalysator lediglich fiir kurze Anwendungen in der CO,-Methanisierung
zu eignen. Daher ist es erforderlich temperatur- und langzeitstabile Katalysatoren zu entwickeln,
welche eine hohere Stabilitat als der kommerzielle Referenzkatalysator aufweisen.
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Abbildung 6-53 CO2-Umsatz als Funktion der Abbildung 6-54 Durchschnittlicher CO>-Umsatz als
Reaktionszeit mit dem kommerziellen Katalysator bei  Funktion der Anzahl an Zyklen mit dem
340 °C kommerziellen Katalysator bei 340 °C
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

6.2.2.7.3. KATALYTISCHE EIGENSCHAFTEN DER Al;03-GETRAGERTEN NICKELKATALYSATOREN

Im nachsten Schritt wurden die Al,Os-getragerten Katalysatoren mit unterschiedlicher Nickelbeladung
hinsichtlich ihren katalytischen Eigenschaften in der CO,-Methanisierung mit den zuvor optimierten
Betriebsparametern untersucht. In Abbildung 6-55 sind der CO,-Umsatz und die Temperatur (schwarze
Linie) als Funktion der Reaktionszeit aufgetragen. Zum Vergleich wurde der kommerziell verwendete
Referenzkatalysator auch mit gezeigt (hellblau).
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Abbildung 6-55 CO2-Umsatz und Temperatur als Funktion der Reaktionszeit mit dem kommerziellen Katalysator
sowie den Al20s3-getrégerten Katalysatoren mit variierender Nickelbeladung zwischen 10 Gew.-% und
40 Gew.-%

Aus Abbildung 6-55 geht hervor, dass sich der CO,-Umsatz mit steigender Temperatur erhoht. Nach
erneutem Einstellen einer Temperaturstufe mit fortschreitender Versuchsdauer ist ein etwas
geringerer CO,-Umsatz als beim erstmaligen Einstellen einer Temperaturstufe zu beobachten. Eine
mogliche Erklarung hierfiir ist die Desaktivierung durch Sinterung der Nickelnanopartikel bei hoheren
Temperaturen. Oberhalb von 300°C kann ebenfalls eine Desaktivierung innerhalb einer
Temperaturstufe beobachtet werden, welche ebenfalls auf Sinterung zuriickgefiihrt werden kann.

Bei Steigerung der Nickelbeladung ist ebenfalls ein Anstieg des CO,-Umsatzes zu verzeichnen, der bei
hoheren Temperaturen deutlich starker ausgepragt ist als bei geringeren Temperaturen. Jedoch kann
der CO,-Umsatz des kommerziellen Referenzkatalysators mit den praparierten Al,0s-getragerten
Katalysatoren bei keiner Temperaturstufe erzielt werden. Ein groRer Vorteil der praparierten
Katalysatoren gegeniiber dem Referenzkatalysator ist eine Methanselektivitat von konstant 100 % bei
jeder Temperaturstufe. Im Gegensatz dazu lasst sich bei der CO,-Methanisierung mit dem
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Referenzkatalysator auch Ethan als Nebenprodukt beobachten. Der Grund hierfir kdnnte die
Praparationsmethode sein, welche fiir den Referenzkatalysator vermutlich eine andere ist, als fir die
Al,O; getragerten Katalysatoren. Zudem hat vermutlich auch die exakte chemische Zusammensetzung
einen wichtigen Einfluss auf den CO, Umsatz und die Produktselektivitat.

Tabelle 6-8 zeigt die CO, Umsdtze der einzelnen Katalysatoren bei erstmaliger (X0, T) und erneuter
Einstellung einer Temperaturstufe (X, 1) (vgl. Abbildung 6-55) sowie die Differenz des CO,-Umsatzes
der einzelnen Temperaturstufen (4Xco,). Es ist erkennbar, dass der CO-Umsatz nach erneutem
Einstellen einer Temperaturstufe um 1,7 % bis 6,7 % gesunken ist. Dabei folgt die Umsatzabnahme
keinem klaren Trend, sodass die Abnahme des CO,-Umsatzes weder von der Temperatur noch von der
Nickelbeladung abzuhdngen scheint.

Tabelle 6-8 COz-Umsatz als Funktion der Temperatur mit den Al2Os3-getrégerten Katalysatoren mit
unterschiedlicher Nickelbeladung.Dabei kennzeichnet X, T den CO2-Umsatz bei erstmaliger Einstellung einer

Temperaturstufe und X¢o, | den CO2-Umsatz bei erneuter Einstellung einer Temperaturstufe. Die Differenz des
COz-Umsatzes bei einer Temperaturstufe ist als AX,, gekennzeichnet

Temperatur

260 °C 280 °C 300 °C 320 °C 340 °C

Xeo, T | 182% 234% 304% 425% 551%
10Ni/AOs  X¢o, L | 165% 202% 274%  39,0% -
AXco, 1,7%  32%  30%  35% -

Xeo, T | 178% 247% 383% 529% 62,7%
20Ni/AOs  Xco, 4 | 141%  212% 31,6% 482% -
AX¢o, 3,7% 3,5% 67%  47% -

Xco, T 20,6 % 29,8 % 43,6 % 59,0 % 70,7 %
30Ni/Al>03 Xco, l - - 39,3% 56,1 % -
AXco, - - 4,3 % 2,9% -

Xeo, T | 226% 337% 472% 640% 748%
40Ni/ALOs  Xco, L | 190% 279% 448% 618% -
AXeo, | 26%  58% 24% 22% -

Wie bereits zuvor erwadhnt flihrt eine Temperaturerhohung zu einer Umsatzsteigerung. Dies spiegelt
Abbildung 6-56 wider, woraus ein nahezu linearer Zusammenhang zwischen Nickelbeladung und
CO,-Umsatz bei jeder eingestellten Temperaturstufe hervorgeht. Dabei ist der Effekt bei hoheren
Temperaturen am starksten ausgepragt, da die Steigung der Geraden mit steigender Temperatur
ebenfalls zunimmt.
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Abbildung 6-56 CO2-Umsatz als Funktion der Nickelbeladung und der Temperatur mit den Al20s3-getréigerten
Nickelkatalysatoren

6.2.2.7.4. KATALYTISCHE EIGENSCHAFTEN DER OCNT-GETRAGERTEN NICKELKATALYSATOREN

Im weiteren Verlauf wurden unter gleichen Reaktionsbedingungen OCNT-getragerte
Nickelkatalysatoren mit variierender Nickelbeladung hinsichtlich ihrer katalytischen Aktivitat in der
CO>-Methanisierung getestet. In Abbildung 6-57 sind der CO,-Umsatz und die Temperatur (schwarze
Linie) als Funktion der Reaktionszeit aufgetragen. Es ist zu erkennen, dass der CO,-Umsatz der
einzelnen Katalysatorsysteme ebenfalls mit Erhéhung der Temperatur ansteigt. Wie auch bei den
Al,Os-getragerten Katalysatoren weist der CO,-Umsatz der OCNT-getrdgerten Katalysatoren nach
erneuter Einstellung einer Temperaturstufe etwas geringere Werte auf als bei der erstmaligen
Einstellung. Es ist zu beobachten, dass bei der Abkiihlphase keine ausgepragte Verringerung des
CO,-Umsatzes stattfindet, sondern dass der Umsatz stetig sinkt. Diese Phanomene sind ebenfalls durch
Sinterung der Nickelnanopartikel bei hoheren Temperaturen zu erklaren.
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Abbildung 6-57 CO2-Umsatz und Temperatur als Funktion der Reaktionszeit mit den OCNT-getrédgerten
Katalysatoren mit variierender Nickelbeladung

Eine steigende Nickelbeladung fiihrt zur Zunahme der CO,-Umséatze, welche bei hoheren
Temperaturen deutlicher ist als bei geringeren Temperaturen, wo die Umsatzsteigerung nur gering
ausfallt. Interessant zu beobachten ist, dass der Katalysator mit 40 Gew.-% Nickelbeladung nicht dem
Trend folgt, dass eine hohere Nickelbeladung in einer Steigerung des CO,-Umsatzes resultiert, sodass
dieser Katalysator einen CO,-Umsatz bei jeder Temperaturstufe aufweist, der zwischen den
CO,-Umsatzen von 10Ni/OCNT und 20Ni/OCNT liegt. Daher |4sst sich vermuten, dass ab einer Beladung
von ca. 30 Gew.-% eine weitere Steigerung nicht zu einer nennenswerten Erhéhung des CO,-Umsatzes
flhrt. Eine optimale Nickelbeladung auf einem OCNT-getragerten Katalysator liegt daher bei etwa
30 Gew.-%. Dies lieBe sich damit erklaren, dass der hohe Nickelgehalt zur starken Sinterung der
Nanopartikel und damit zu einem geringeren CO,-Umsatz fihrt. Im Vergleich zu den Al,Os-getrdgerten
Katalysatoren weisen OCNT-getragerte Nickelkatalysatoren deutlich geringere CO,-Umsatze auf. Die
Methanselektivitat ist unverandert und liegt bei den getesteten OCNT-getragerten Nickelkatalysatoren
bei jeder Temperaturstufe bei 100 %.

6.2.2.7.5. KATALYTISCHE EIGENSCHAFTEN DER NCNT-GETRAGERTEN NICKELKATALYSATOREN

Als nachstes wurden ausgewdhlte NCNT-getrdgerte Nickelkatalysatoren mit den hoheren
Metallbeladungen in der CO,-Methanisierung untersucht. Abbildung 6-58 zeigt den CO,-Umsatz und
die Temperatur (schwarze Linie) als Funktion von der Reaktionszeit. Es ist zu sehen, dass der
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CO,-Umsatz fir beide Katalysatoren mit der Temperatur zunimmt. Genauso wie bei den bisher
getesteten Katalysatorsystemen ist der CO,-Umsatz der NCNT-getragerten Katalysatoren nach
erneuter Einstellung einer Temperaturstufe etwas geringer als bei der erstmaligen Einstellung einer
Temperatur. Eine steigende Nickelbeladung von 30 Gew.-% auf 40 Gew.-% fihrt lediglich zu einer
geringen Zunahme des CO,-Umsatzes. Es wird erneut wieder nur Methan als Produkt gebildet,
allerdings liegen die CO,-Umsédtze deutlich unter denen der OCNT- und Al,Os-getragerten
Katalysatoren. Wie bereits bei den OCNT-getragerten Katalysatoren beobachtet wurde, weisen auch
die NCNT-getragerten Katalysatoren bei erneuter Einstellung einer Temperatur keine klaren Spriinge
des CO,-Umsatzes als Funktion der Temperatur auf.
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Abbildung 6-58 CO2-Umsatz und Temperatur als Funktion der Reaktionszeit mit den NCNT-getrdgerten
Katalysatoren mit variierender Nickelbeladung

6.2.2.7.6. KATALYTISCHE EIGENSCHAFTEN DER ALTERNATIVEN KOHLENSTOFFMATERIALIEN

Im weiteren Verlauf wurde eine zweite Anlage in Betrieb genommen, damit weitere Katalysatoren
hinsichtlich ihrer katalytischen Eigenschaften untersucht werden kénnen. Dafiir wurden zuerst
OCNT- und NCNT-getragerte Nickelkatalysatoren mit einer optimalen Metallbeladung von 30 Gew.-%
getestet. Dabei kamen die bereits zuvor beschriebenen hochreinen CNTs (OCNT-HP und NCNT-HP) zum
Einsatz, da diese keine Verunreinigungen enthalten.

In Abbildung 6-59 sind der CO,-Umsatz und die Temperatur als Funktion der Reaktionszeit
aufgetragen. Das Temperaturprofil ist dabei in rot und der CO,-Umsatz in schwarz (30Ni/OCNT-HP)
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und blau (30Ni/NCNT-HP) dargestellt. Auch bei diesen Katalysatoren ist eine Umsatzsteigerung mit
Temperaturerhohung zu verzeichnen, der bei 340 °C maximal wird. Wie bereits bei den leicht
verunreinigten funktionalisierten CNT-getragerten Katalysatoren ist bei den hochreinen CNTs ebenfalls
zu beobachten, dass der CO;-Umsatz nach erneutem Einstellen einer Temperaturstufe geringere
Werte aufweist. Da die Analytik der Anlage eine hohere Zeitauflésung ermdoglicht, ist eine signifikante
Desaktivierung zu Beginn einer jeden Temperaturstufe (bei aufsteigender Temperatur) zu beobachten.
Dieser Effekt ist bei 340 °C am starksten ausgepragt, was auf Desaktivierung durch Sinterung schlielRen
|asst. Bei absteigender Temperatur ist das Phanomen nicht mehr zu beobachten. Es ist erkennbar, dass

der OCNT-HP-getragerte Katalysator (15 %) etwas geringere CO,-Umsatze als der NCNT-HP-getragerte
(11 %) erreicht.
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Abbildung 6-59 CO2-Umsatz und Temperatur als Funktion der Reaktionszeit mit 30Ni/OCNT-HP und
30Ni/NCNT-HP

Als nédchstens wurden die OHTC-800- und NHTC-800-getragerten Katalysatoren (Abbildung 6-60) mit
einer Nickelbeladung von ebenfalls 30 Gew.-% in der CO,-Methanisierung untersucht. Dabei ist der
CO>-Umsatz in schwarz (30Ni/OHTC-800) und blau (30Ni/NHTC-800) sowie das Temperaturprofil als
rote Linie dargestellt. Verglichen mit den Katalysatoren 30Ni/OCNT-HP und 30Ni/NCNT-HP sind die
funktionalisierten HTC-getragerten Katalysatoren deutlich aktiver. Die CO,-Umsdtze der beiden
Systeme sind signifikant hoher, sodass bei 340 °C ein CO-Umsatz von 22 % (30Ni/OHTC-800) und 19 %
(30Ni/NHTC-800) erreicht wird. Es sind keine Umsatzverringerungen zu Beginn einer Temperaturstufe
sichtbar und auch ist der CO,-Umsatz nach erneutem Einstellen einer Temperaturstufe nicht geringer,
sondern tendenziell etwas héher als zuvor. Diese hohe Stabilitdt gegen Desaktivierung durch Sinterung
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

bei steigenden Temperaturen ist ein deutlicher Vorteil gegenuber den OCNT-HP- und
NCNT-HP-getragerten Katalysatoren.
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Abbildung 6-60 CO2-Umsatz und Temperatur als Funktion der Reaktionszeit mit 30Ni/OHTC-800 und
30Ni/NHTC-800

Zuletzt wurden die mittels Auffallung praparierten ONCT- und NCNT-getragerten Nickelkatalysatoren
in der CO,-Methanisierung getestet. Abbildung 6-61 zeigt die Temperatur und den CO,-Umsatz als
Funktion der Reaktionszeit. Es ist zu erkennen, dass der CO,-Umsatz der beiden Katalysatorsysteme
mit der Temperatur ansteigt, wobei bei 20Ni/NCNT-HP-DP mit 1-15 % signifikant hohere CO,-Umsétze
zu beobachten sind verglichen mit 20Ni/OCNT-HP-DP (0-7 %). Die Ursache hierfir kénnte in der
tatsachlichen Nickelbeladung liegen, denn der OCNT-getragerte Katalysator hat mit 2,0 Gew.-% nur
halb so viel Nickelbeladung wie 20Ni/NCNT-HP-DP mit 4,1 Gew.-%. Weiterhin scheinen diese
Katalysatorsysteme auch eine hohere Stabilitdt zu besitzen, da der CO,-Umsatz innerhalb einer

Temperaturstufe konstant ist. Weiterhin lasst sich keine Umsatzverringerung beim erneuten Einstellen
einer Temperaturstufe beobachten.
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Abbildung 6-61 COz2-Umsatz und Temperatur als Funktion der Reaktionszeit mit 30Ni/OCNT-HP-DP und
30Ni/NCNT-HP-DP

Obwohl die Nickelbeladung der mittels Auffdllung praparierten Katalysatoren mit 2,0 Gew.-% bzw.
4,1 Gew.-% deutlich geringer ausfallt als die Beladung der durch Impradgnierung praparierten
Katalysatoren, sind die CO,-Umsétze dieser Katalysatoren vergleichsweise hoch.
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6.2.2.8. ZUSAMMENFASSUNG

Im Rahmen des Projektes wurden verschiedene Katalysatoren prapariert, mit geeigneten Methoden
charakterisiert und anschlieBend in der CO,-Methanisierung hinsichtlich der katalytischen
Eigenschaften untersucht. Tabelle 6-9 zeigt die praparierten Katalysatoren, die in der
CO,-Methanisierung hinsichtlich ihrer katalytischen Aktivitat getestet wurden. Zusatzlich ist der
maximale CO,-Umsatz der einzelnen Katalysatoren bei 340 °C und der relative CO,-Umsatz bezogen
auf den kommerziellen Referenzkatalysator aufgelistet. Weiterhin sind die verwendeten
Tragermaterialien sowie die Praparationsmethode mit aufgefiihrt.

Tabelle 6-9 Auflistung der in der CO2>-Methanisierung getesteten Katalysatoren, sowie das verwendete

Trdgermaterial und die Prdparationsmethode. Zusdtzlich sind ist der CO2-Umsatz bei 340 °C und der relative
CO2-Umsatz bezogen auf den kommerziellen Referenzkatalysator aufgefiihrt.

~ — - - -
Katalysator Trigermaterial Praparations CO2-Umsatz  Relativer CO2Umsatz(*)
methode bei 340 °C (%) (%)
10Ni/Al203 55,1 66,6
20Ni/Al,03 62,7 75,8
y-Al203 Impragnierung
30Ni/Al203 71,0 85,9
40Ni/Al203 75,0 90,7
10Ni/OCNT 8,0 9,7
20Ni/OCNT 15,1 18,3
CNTs Imprdgnierung
30Ni/OCNT 16,5 20,0
40Ni/OCNT 12,1 14,6
30Ni/NCNT 8,6 10,4
CNTs Imprdgnierung
40Ni/NCNT 9,8 11,9
30Ni/OCNT-HP o 13,8 16,7
. hochreine CNTs  Impragnierung
30Ni/NCNT-HP 17,4 21,0
30Ni/OHTC-800 22,0 26,6
HTC-800 Impragnierung
30Ni/NHTC-800 19,4 23,5
20Ni/NCNT-HP-DP ) 15,3 18,5
) hochreine CNTs Auffdllung
20Ni/OCNT-HP-DP 6,7 8,1

(*) Relativer CO2-Umsatz der praparierten Katalysatoren bezogen auf den maximalen CO2-Umsatz des kommerziellen Referenzkatalysators
bei 340 °C

Als Prdparationsmethoden wurden die Auffallung und die Impragnierung miteinander verglichen.
Hierbei wurde insbesondere der Einfluss der Herstellung auf die Nickelbeladung und der Einfluss des
Tragermaterials untersucht. Zundchst wurde ein kommerzieller Referenzkatalysator in der
CO,-Methanisierung mit unterschiedlichen Betriebsbedingungen untersucht. Die praparierten
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Katalysatoren wurden unter den gleichen Bedingungen getestet und die Katalysatorsysteme
untereinander verglichen. Dabei erfolgte auch eine Identifikation von optimalen Betriebsbedingungen.
Danach wurde der Referenzkatalysator einem Langzeitversuch in der CO,-Methanisierung mit
fluktuierenden Temperaturen unterzogen. Anschliefend wurden die praparierten Katalysatoren in
zwei Anlagen in der CO,-Methanisierung mit den optimierten Betriebsparametern untersucht. Der
Referenzkatalysator weist einen hohen CO,-Umsatz liber die gesamten getesteten Betriebsparameter
auf. Der Katalysator fiihrt iberwiegend zur Bildung von Methan, jedoch kann auch Ethan bei
niedrigeren Temperaturen, hoherem Druck oder kleinem H,/CO,-Verhiltniss gebildet werden. Aus
dem Langzeitversuch (Abbildung 6-54) konnte eine leichte Desaktivierung des kommerziellen
Referenzkatalysators nach 750 h beobachtet werden, wobei sich der CO,-Umsatz von etwa 79 % auf
73 % verringerte. Daraus lasst sich folgern, dass dieser Katalysator nur bedingt industriell in der
CO,-Methanisierung eingesetzt werden kann, da in diesem Prozess die Stabilitidt des Katalysators und
die Qualitat der Produkte (iber einige Monate hinweg gewahrleistet werden muss. Die praparierten
Katalysatoren zeigen im Vergleich zum Referenzkatalysator geringere Umsetzungen von CO..
Allerdings sind sie ohne Ausnahme hochselektiv fir Methan. Im Vergleich mit den anderen
praparierten Katalysatorsystemen zeigen die Al,Os-getragerten Katalysatoren die hochsten Umsatze
(20-72 %), wohingegen die Kohlenstoff-getragerten Katalysatoren signifikant geringere CO,-Umsdtze
erreichen (s. Abbildung 6-55, Abbildung 6-57 und Abbildung 6-58) Die Kohlenstofftragermaterialien
weisen deutliche Vorteile gegeniliber Al,Os als Tragermaterial auf. So bietet die Sauerstoff- und
Stickstofffunktionalisierung Ankerstellen fiir die Metallnanopartikel und erhéhen deren Dispersion.
Die CNTs haben die Eigenschaft, die entstehende Warme in der Reaktion gut abfiihren zu kénnen.
Zusatzlich besitzen die hochreinen CNTs und das HTC-800 keine Verunreinigungen, die sich negativ auf
den Katalysator und somit auch auf die katalytischen Eigenschaften in der CO,-Methanisierung
auswirken kénnten. Es konnte gezeigt werden, dass die Nickelbeladung einen linearen Einfluss auf den
CO2-Umsatz hat (vgl. Abbildung 6-56), jedoch nicht auf das Ausmall der Desaktivierung in einer
Temperaturstufe als auch (iber die gesamte Reaktionszeit (Tabelle 6-8). Zuséatzlich zeigten die
Katalysatoren, die auf funktionalisierten hochreinen CNTs (OCNT-HP und NCNT-HP) getragert sind,
einen hoheren CO,-Umsatz als die entsprechenden OCNT- und NCNT-getrdgerten Katalysatoren
(s. Abbildung 6-58 und Abbildung 6-59). Weiterhin wurde gezeigt, dass OHTC-800 und NHTC-800 als
Kohlenstofftrager fir Nickelnanopartikel geeignet erscheinen, da sie gegeniliber den funktionalisierten
CNTs als Tragermaterial einen hoheren CO,-Umsatz erzielen und eine grofRere Stabilitdt gegeniliber
Desaktivierung besitzen (Abbildung 6-60). Die Untersuchung der verschiedenen
Praparationsmethoden hat gezeigt, dass die Auffillung von Nickelnanopartikeln auf
Kohlenstofftragern zwar nur geringe Metallbeladungen liefert, aber dass die durch Auffallung
praparierten Katalysatoren dennoch annahernd ahnliche CO,-Umsatze (vgl. Abbildung 6-61) wie die
mittels Impragnierung hergestellten Katalysatoren in der CO,-Methanisierung erzielen.
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6.3. BIOLOGISCHE METHANISIERUNG

bearbeitet durch: Fraunhofer-Institut flir Umwelt-, Sicherheits- und Energietechnik UMSICHT

Die biologische Methanisierung von Wasserstoff und Kohlendioxid basiert auf
Stoffwechselprozessen spezieller Mikroorganismen aus der Domane der Archaeen und wird
derzeit als alternatives Verfahren zur katalytischen Methanisierung erforscht. Hierzu wurden
verschiedene Versuchsstinde entwickelt, um detaillierte Kenntnisse i{iber die
verfahrenstechnischen Rahmenbedingungen zur Erzeugung hoher Methanbildungsraten und
Methankonzentrationen zu gewinnen. Anhand der durchgefiihrten Versuchsreihen konnte
nachgewiesen werden, dass die biologische Methanisierung unter den untersuchten
Bedingungen durch das Loslichkeitsverhalten des Wasserstoffs limitiert ist. Basierend auf einem
Anlagenkonzept, dass auf einen maximalen Stofftransport der Eduktgase in die Flissigkeit
ausgelegt ist, weist der Prozess der biologischen Methanisierung ein deutliches Potential als
moglicher Baustein in einer zukiinftigen Power-to-Gas-Anwendung auf.

6.3.1 ERMITTLUNG DER SPEZIFISCHEN PRODUKTLEISTUNG DES PROZESSES

Die biologischen Vorgadnge, die Kohlendioxid und Wasserstoff zu Methan umwandeln basieren auf den
Stoffwechselprozessen spezieller Mikroorganismen. Im Zuge dieser Stoffwechselprozesse
kombinieren die, der Domane der Archaeen zugehoérigen Mikroorganismen die Wasserstoffoxidation
mit der Reduktion von Kohlendioxid zum Aufbau des zellinternen Energietragers ATP. Zusatzlich dient
Kohlendioxid als Kohlenstoffquelle zum Aufbau zelleigner Substanzen. Aufgrund dieser Eigenschaften
werden die Archaeen den chemoautotrophen Mikroorganismen zugeordnet. Als Nebenprodukt
entsteht bei den Stoffwechselprozessen Methan, das von den Mikroorganismen an die Umgebung
abgegeben wird. Archaeen werden daher als methanogen bezeichnet. Um Wasserstoff und
Kohlendioxid verstoffwechseln zu kénnen, missen diese in physikalisch geloster Form in Wasser
vorliegen. Zudem wird eine vollstindig anaerobe Atmosphare bendtigt, da Sauerstoff auf Archaeen
toxisch wirkt. Das natirliche Vorkommen der Spezies beschrankt sich daher auf sauerstofffreie
wassrige Lebensrdume wie z. B. Magen von Wiederkduern, Gewassersedimente, Simpfe, Reisfelder
und Moore. In diesen Habitaten sind die Archaeen am natiirlichen Abbau von organischen
Verbindungen beteiligt, was zu natirlich bedingten Methanemissionen fiihrt. Aufgrund der
heterogenen Habitate mit verschiedenen Temperatur- und Druckbedingungen finden sich in der Natur
entsprechend angepasste methanogene Archaeen, die in 4-7 Ordnungen mit tber 30 Gattungen in 100
bis 150 Arten unterteilt werden kénnen. Hierbei kann zwischen mesophilen (Temperaturoptima: 33—
45°C), thermophilen (Temperaturoptima: 65—70°C) und hyperthermophilen (Temperaturoptima: 65—
85°C) methanogenen Archaeen unterschieden werden.
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In ihrer nattrlichen Umgebung wird das benotigte Kohlendioxid sowie der Wasserstoff typischerweise
durch vorangehende mikrobielle Abbauprozesse von Biomasse gebildet. Diese Abbauprozesse
erfolgen durch eine Vielzahl unterschiedlicher Mikroorganismen, die so die Grundstoffe fiir den
Stoffwechsel der methanogenen Archaeen bereitstellen. Neben der Verwertung von Wasserstoff und
Kohlendioxid kdnnen verschiedene Arten von Methanogenen auch weitere Stoffe im Zuge des
Metabolismus zu Methan umwandeln.

Die speziellen Eigenschaften methanogener Archaeen werden seit Jahrzehnten fiir die Biogas- bzw.
Klargaserzeugung technisch genutzt. Der in den Fermentern und Faultiirmen stattfindende
Biomasseabbau wird hier, dquivalent zum natirlichen anaeroben Biomasseabbau, von einer Vielzahl
unterschiedlicher Mikroorganismen in vier aufeinander aufbauenden Schritten erreicht. Dabei werden
hochmolekulare Polymere (Kohlenhydrate, Proteine, Lipide) schrittweise in niedermolekulare Stoffe
umgewandelt. Endprodukt sind Biogase bzw. Klargase, die hauptsachlich aus Methan und Kohlendioxid
bestehen.

Der entscheidende letzte Schritt zur Methanbildung, die sogenannte Methanogenese, wird von
methanogenen Archaeen vollzogen. Werden die Stoffwechselprozesse der methanogenen
Mikroorganismen in technischen Verfahren ohne Biomassezufuhr einzig durch die Zugabe der
Eduktgase Wasserstoff und Kohlendioxid hervorgerufen, spricht man von einer biologischen
Methanisierung. Die hierbei ablaufende Reaktion der Methanbildung lasst sich zusammenfassend
dquivalent zur Sabatier-Reaktion nach Gleichung (6-4) beschreiben.

4 H, + CO, — CH, + 2 H,0 (6-4)

Literaturauswertung Biologische Methanisierung

Bei den hier dargestellten Arbeiten wurden 30 wissenschaftliche Veroffentlichungen verglichen, in
denen die biologische Methanisierung in unterschiedlichen Bioreaktoren und unter variierenden
Betriebsparametern beschrieben wurde. Durch den Vergleich der Ergebnisse aus den
Veroffentlichungen soll ein Gesamtiberblick Gber die in der Literatur beschriebenen
Methanbildungsraten und der Methankonzentration im Produktgas sowie den dazugehorigen
Rahmenbedingungen gegeben werden. Die Methanbildungsrate und die Methankonzentration im
Produktgas beschreiben die Effektivitat mit der die eingesetzten Eduktgase wahrend des Prozesses in
Methan umgewandelt wurden. Dabei gilt, je hoher die erzielte Methanbildungsrate sowie
Methankonzentration, desto hoher ist die Effektivitdit des Prozesses. In Abbildung 6-62 sind die
publizierten Methanbildungsraten dargestellt. Hierbei ist anzumerken, dass in den Veroffentlichungen
unterschiedliche Einheiten zur Beschreibung der Methanbildungsraten verwendet wurden. Sie wurden
sowohl als Methanmenge oder als Methanvolumen angegeben und auf das Reaktorraumvolumen oder
die Biomasse- bzw. Mikroorganismenkonzentration bezogen. Zur besseren Vergleichbarkeit wurden
die der Literatur entnommenen Methanbildungsraten deshalb umgerechnet und als
Methanvolumenstrom auf das Reaktorraumvolumen Ly/(Lrrv*h) bezogen.

546



6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Um die Effektivitat der Methansynthese zu beurteilen zu kdnnen, muss neben der Bestimmung der
Methanbildungsrate auch die die Methankonzentration im Produktgas bekannt sein. Da nur in 50 %
der Veroffentlichung zusatzlich zur Methanbildungsrate auch Methankonzentrationen im Produktgas
angegeben wurden, ist eine Vergleichbarkeit der Literaturwerte nur bedingt moéglich. Um dennoch
eine Aussage Uber den Zusammenhang zwischen Methanbildungsrate und Methangehalt in
Produktgas treffen zu konnen, sind in Abbildung 6-62 Ergebnisse aus den Veroffentlichungen
dargestellt, die Angaben zur Methanbildungsrate und -konzentration enthielten.
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Abbildung 6-62 Gegeniiberstellung der Methanbildungsraten und den Methankonzentrationen im Produktgas

Der Abbildung ist zu entnehmen, dass die hochste in der Literatur genannte Methankonzentration von
98 vol.-% die niedrigsten Methanbildungsrate von 0,02 Ly/(Lrrv*h) aufweist, wahrend die niedrigste
Methankonzentration von 13,4 vol.-% die héchste Methanbildungsrate von 28,67 Ly/(Lrrv*h) hat. Es
lasst sich daher, unabhadngig von einzelnen Versuchsbedingungen, ein umgekehrt proportionaler
Zusammenhang zwischen der Methanbildungsrate und den erreichten Methankonzentrationen im
Produktgas vermuten. Bestatigt wird diese Annahme dadurch, dass die hochste in Abbildung 6-62
beschriebene Methanbildungsrate bzw. die niedrigste Methankonzentration im Produktgas bei einem
Feedgasvolumenstrom von 300 Ly/(Lrrv*h) und die niedrigste Methanbildungsrate bzw. die héchste
Methankonzentration bei einem Feedgasvolumenstrom von ca. 0,1 Ln/(Lrrv*h) festgestellt wurde.

Die Auswertung der Literaturrecherche hat weiterhin gezeigt, dass die Effektivitdt des Prozesses
unabhangig davon ist, ob mesophile oder thermophile Mikroorganismen eingesetzt werden. Ebenso
verhalt es sich bei der Verwendung von Reinkulturen oder Mischkulturen. Diese Darstellung fihrt zu
der Annahme, dass eine Effektivitatssteigerung des Prozesses in erster Linie nicht durch eine
Optimierung der biologischen Faktoren erreicht werden kann.

Bei Betrachtung der verfahrenstechnischen Parameter, wie Reaktortyp, Drehzahl und Betriebsdruck
fallt auf, dass die hochsten Methanbildungsraten in Kombination mit den hochsten

547



Methankonzentrationen in Riihrkesselreaktoren mit erhéhten Rithrwerkdrehzahlen zwischen 850 und
1500 rpm und erhohten Druckbedingungen bis zu 2 bar erreicht wurden. Die Erhéhung des Drucks im
Reaktor steht in direktem Zusammenhang mit dem Loslichkeitsverhalten der Eduktgase und somit mit
der Aufnahmefahigkeit der wassrigen Phase fir Wasserstoff und Kohlendioxid. Das
Loslichkeitsverhalten der Eduktgase beeinflusst maligeblich den Stofftransport von der Gasphase in
die Flussigphase. Der Stofftransport kann dariber hinaus durch ein optimales Reaktordesign
(Reaktorgeometrie, Gaseintragssystem, Rihrwerksgeometrie, Riihrwerksdrehzahl) Dies fihrt zu der
Annahme, dass der Stofftransport zwischen der Gasphase und der Flissigphase der
prozesslimitierende Faktor der biologischen Methanisierung in Bioreaktoren ist.

6.3.2 BESTIMMUNG DES WIRKUNGSGRADES DER KONVERSIONSKETTE STROM UBER
METHAN ZU STROM

Die Bestimmung des Gesamtwirkungsgrades der Konversionskette Strom liber Methan zu Strom bei
der biologischen Methanisierung erfolgt durch die Betrachtung der Einzelwirkungsgrade von
Wasserstofferzeugung, biologischer Methanisierung sowie Riickverstromung. Hierzu wurden die
Erkenntnisse aus dem Vorprojekt zu Systemwirkungsgraden verschiedener Elektrolyseverfahren sowie
Systemwirkungsgrade von Verfahren zur Riickverstromung von Methan wie BHKW oder
Brennstoffzellen berlicksichtigt. Zur Bestimmung des Systemwirkungsgrades der biologischen
Methanisierung wurde der stoffbezogene Wirkungsgrad fiir die Methanisierung ermittelt. In Tabelle
6-10 wird die Berechnung der stoffbezogenen Wirkungsgrade der biologischen Methanisierung bei der
Annahme einer vollstandigen stofflichen Umsetzung der Eduktgase nach folgender Stéchiometrie
beschrieben:

4H,+CO, - CH, + 2 H,0

Hierbei wurde die stoffliche brennwert- bzw. heizwertbezogene Energie der Eduktgase der des
Produktgases gegenilbergestellt. Der auf diesen Grundlagen berechnete stoffliche Wirkungsgrad der
Reaktion belduft sich demzufolge brennwertbezogen auf 78 % bzw. heizwertbezogen auf 83 %. Da
hierbei angenommen wurde, dass eine vollstandige Umsetzung der Eduktgase erfolgte, handelt es sich
bei den berechneten Werten um maximal erreichbare Wirkungsgrade.

Da unter realen Bedingungen nicht von einer vollstandigen Umsetzung der Eduktgase ausgegangen
werden kann, wurden in der Literatur angegebene Wirkungsgrade bei realen Umsatzraten
recherchiert.

548



6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Tabelle 6-10 Berechnung des stofflichen Wirkungsgrads der Methanisierung von Wasserstoff und
Kohlenstoffdioxid

H2 CO» - CH4 H20
Stoffmenge 4 1 - 1 2 mol
Molare Masse 2,016 44,01 - 16,0426 18,0148 g/mol
Masse 8,063 44,01 - 16,0426 36,0296 g
Massenbilanz 52,072 - 52,072 g
Dichte 0,0899 1,98 0,72 1000 kg/m?3
Volumen 0,0897 0,022 - 0,022 - m?3
Heizwert 10,783 0 > 35,883 0 MJ/m3
Brennwert 12,745 0 - 39,819 0 MJ/m3
Energietei 967,1 0 > 799,5 0 kJ
Energiesrenn 11431 0 -> 887,2 0 k)
Enthalpie 0 -393,8 > -75 -242 kJ/mol
Reaktionsenthalpie 165,2 kJ/mol
Energieverlusthei 167,6 kJ
Energieverlustsrenn 255,9 kJ
stoffl. Wirkungsgradtei 82,7%
stoffl. Wirkungsgradsrenn 77,6%

Fir eine industrielle Anwendung ist im Produktgas eine Methankonzentration von mindestens 95 vol.-
% notwendig, um ein einspeisefdhiges Erdgassubstitut zu generieren. Abbildung 6-63 verdeutlicht die
theoretischen Gaskonzentrationen des Produktgases in Abhangigkeit vom prozentualen Umsatz der
Eduktgase. Demzufolge kann eine Produktgasreinheit von 95vol.-% Methan nur bei einem
Eduktgasumsatz von mindestens 99 % erreicht werden.
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Abbildung 6-63 Darstellung des Umsatzes der Eduktgase auf die Gaskonzentrationen

Bei einem 99 %igen Umsatz der Eduktgase setzt sich das Produktgas nach der theoretischen
Stochiometrie aus 95,2 vol.-% Methan, 3,8 vol.-% Wasserstoff und 1,0 vol.-% Kohlendioxid zusammen.
Diese Gaszusammensetzung entspricht den Anforderungen nach dem DVGW-Arbeitsblatt G 262
,Nutzung von Gasen aus regenerativen Quellen in der 6ffentlichen Gasversorgung”.

Bei der Berechnung des Wirkungsgrades wird exemplarisch auf die hdchste in der Literatur beschriebe
Methankonzentration von 96vol.-% sowie die zugehoérige Methanbildungsrate von ca.
12 m3y/(m3rv*h) zuriickgegriffen. In Tabelle 6-11 sind die, zur Berechnung des Gesamtwirkungsgrades
bendtigen Daten fir die Elektrolyseeinheit aufgefiihrt. Die Anschlussleistung ist beispielhaft mit 1
MW, angegeben.

Tabelle 6-11 Kenndaten Elektrolyseeinheit aus der Technologiecharakterisierung des Vorprojekts

Elektrolyse Wert Einheit
Elektrische Leistung 1 MWei

spez. Invest. Elektrolyseur 1.000 €/kWe

Invest. Elektrolyseur 1.000.000 €

Kapitalkosten 12% pro Jahr
Jahrliche Kapitalkosten 120.000 €/a
Wirkungsgrad Elektrolyse 72% (Heizwert-Bezug)
Wasserstoffleistung 0,72 MWHs
Brennwert Wasserstoff 12,77 MJ/m3
Wasserstoffvolumenstrom 202,95 Nm3/h
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Der Wirkungsgrad der Elektrolyseeinheit kann mit ca. 72 % angegeben werden. Dies bedeutet einen
generierten Wasserstoffvolumenstrom von ca. 200 m3y/h bei einer elektrischen Leistung des
Elektrolyseurs von 1 MW, Wird der Bioreaktor zur biologischen Methanisierung auf dieser Grundlage
ausgelegt, ergeben sich die in Tabelle 6-12 aufgefiihrten Werte fiir erzielbare Volumenstrome sowie
die dazugehorigen Wirkungsgrade.

Tabelle 6-12 Kenndaten Biologische Methanisierung

Biologische Methanisierung Wert Einheit
Wasserstoffleistung 0,72 MW Hs
Wasserstoffvolumenstrom 202,95 Nm3/h
CO2-Volumenstrom 50,74 Nm3/h
Umsatz Wasserstoff 99,0%
Rest-CO2-Volumenstrom 0,51 Nm3/h
Methanvolumenstrom 50,23 Nm?/h
Brennwert Methan 39,80 MJ/m3
Methanleistung 0,555 MW Hs
Rest-Hz-Volumenstrom 2,03 Nm3/h
Wasserstoffkonzentration 3,8% (Vol.-bezogen)
CO2-Konzentration 1,0% (Vol.-bezogen)
Methankonzentration 95,2% (Vol.-bezogen)
Produktgas-Volumenstrom 52,77 Nm?/h
Brennwert Wasserstoff 12,77 MJ/m?3
Wasserstoffleistung 0,007 MW Hs
Produktgasleistung 0,563 MW Hs
Wirkungsgrad 78,13% (- Hs-Bezug)
Gesamtwirkungsgrad 56,25% (- Hs-Bezug)
Produktivitat 12,00 Nm3/(m3rv*/h)
ReaktorgroRe 4,186 m?3

Invest. Bioreaktor 100.000 €
Kapitalkosten 12% proJahr
Jahrliche Kapitalkosten 12.000 €/a
Betriebskosten 4 €/MWh

Der Wirkungsgrad der biologischen Methanisierung belduft sich demnach auf ca. 78 %. Hierbei
konnten anlagenbedingte Faktoren, die zu einer Reduktion des Wirkungsgrades fiihren, wie z. B.
Pumpleistung oder Riihrwerksleistung aufgrund unzureichender Datenlage nicht bestimmt werden.
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Der Gesamtwirkungsgrad bestehend aus dem Wirkungsgrad der Elektrolyseeinheit und Wirkungsgrad
der biologischen Methanisierung betragt ca. 56 %.

Hieraus lassen sich die auf die erzeugte Methanleistung in kWh bezogenen Gesamtgestehungskosten
berechnen. Die Ergebnisse sind in Abhangigkeit von den Vollaststunden in Abbildung 6-64 dargestellt.
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Abbildung 6-64 Abhdngigkeit der Gesamtgestehungskosten des Methans von den Volllaststunden und dem
Strombezugspreis

Es wird deutlich, dass die Betriebsvolllaststunden neben dem Strombezugspreis fir die Elektrolyse
(beispielhaft fir 0 bis 6 ct/kWh berechnet) erheblichen Einfluss auf die Gestehungskosten des
erzeugten Methans nehmen.

Der prozentuale Anteil der Wasserstoffbereitstellungskosten an den Gesamtgestehungskosten des
Methans in Abhdngigkeit zum Strombezugspreis sowie den Volllaststunden ist in Tabelle 6-13
dargestellt.
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Tabelle 6-13 Prozentualer Anteil der Wasserstoffgestehungskosten an den Gesamtgestehungskosten

Strompreis (ct/kWh)

Volllaststunden 0 1 2 3 6
1000 89% 90% 91% 91% 93%
2000 88% 89% 91% 92% 94%
3000 86% 89% 91% 92% 94%
4000 85% 88% 90% 92% 94%
5000 84% 88% 90% 92% 95%
6000 82% 88% 90% 92% 95%
7000 81% 87% 90% 92% 95%
8000 80% 87% 90% 92% 95%

Auch hier wird der Einfluss der Volllaststundenzahl sowie des Strombezugspreises deutlich. Demnach
belduft sich der prozentuale Anteil der Wasserstoffbereitstellungskosten an den
Gesamtgestehungskosten des Methans auf einen Wert zwischen 80 % und 95 %.

Zusammenfassend lasst sich feststellen, dass in einem Power-to-Gas-System bestehend aus einer
Elektrolyseeinheit und biologischer Methanisierung der Strombezug bzw. die Wasserstoffherstellung
mit Elektrolyse der kostenintensivere Prozessschritt im Vergleich zur biologischen Methanisierung ist.

Die Wirkungsgrade fiir die biologische Methanisierung sind mafigeblich von den zu erreichenden
Methanbildungsraten bzw. den Methangehalten im Produktgas abhangig. Werden, wie beispielhaft
berechnet Methangehalte > 95 vol.-% erreicht, sind Wirkungsgrade von 78 % moglich. Hierbei ist
jedoch zu beachten, dass der Energiebedarf von Riihrwerken, Pumpen, etc. bei der biologischen
Methanisierung aufgrund einer unvollstiandigen Datenlage nicht betrachtet wurden.

6.3.3 ERMITTLUNG VON PROZESSBEDINGUNGEN UND UNTERSUCHUNGEN ZUR
PROZESSOPTIMIERUNG
Parallel zur Literaturrecherche wurden Versuchsreihen im LabormaRstab durchgefiihrt, um geeignete

Prozessbedingungen zu identifizieren und den Prozess zu optimieren. Die Vorversuche dienten einer
ersten Abschatzung von Umsatzraten und Prozesstechnik.
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Abbildung 6-65 Technikumsanlage zur Durchfiihrung der Versuchsreihen

Auf Grundlage der gewonnenen Erkenntnisse und Informationen aus der Literatur wurde eine
Technikumsanlage geplant, aufgebaut und in Betrieb genommen, die sowohl eine Variation der
Betriebsweisen, als auch die Einstellung verschiedener Parameter (z. B.: Eduktgasvolumenstrome, -
Eduktgaszusammensetzung, Betriebstemperatur, Rihrwerksleistung) ermdglicht.

Die biologische Umsetzung der Eduktgase erfolgt in einem 20-Liter-Schlaufenreaktor.
Methanbildungsraten und Methangehalte im Produktgas konnen mit Hilfe einer geeigneten
Gasanalytik sowie Volumenmessung kontinuierlich bestimmt werden.

Diskontinuierliche Versuche

Zunéachst wurden diskontinuierliche Versuche durchgefiihrt, um nachzuweisen, dass Wasserstoff und
CO; auf biologischem Weg im verwendeten Versuchsaufbau zu Methan umgesetzt werden kann. Als
Anzuchtquelle fir Mikroorganismen wurde Garrest aus dem Endlager einer Biogasanlage verwendet.
Der Bioreaktor wurde mit 20 Liter des unbehandelten Garrests befillt und wahrend der gesamten
Versuchszeit auf einer konstanten Temperatur von 37 °C gehalten. Zu Beginn des Versuchs wurde die
Anlage mit Stickstoff inertisiert. AnschlieRend wurde durch die Zugabe der Eduktgase Wasserstoff und
Kohlendioxid eine Gaskonzentration von 80 vol.-% Wasserstoff und 20 vol.-% Kohlendioxid eingestellt.
Nach dem Erreichen der gewtlinschten Konzentrationen wurde die Eduktgaszufuhr unterbrochen und
das System geschlossen. Im folgenden Schritt wurde das Gasgemisch mehrere Stunden zirkuliert. Die
Gaskonzentrationen sind in Abhangigkeit von der Versuchsdauer in Abbildung 6-66 dargestellt.
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Abbildung 6-66 Darstellung der Konzentrationsverldufe im Batch-Betrieb

Es ist eine deutliche Abnahme der Wasserstoffkonzentration im Verlauf des Versuchs bei gleichzeitiger
Zunahme des Methangehalts erkennbar. Die Kohlendioxidkonzentration nimmt ebenfalls liber die
Dauer des Versuchs nahezu linear ab. Die Zunahme des Methangehalts von 0,3 Vol.-% auf etwa 32 Vol.-
% zeigt, dass im Rektor eine Methanisierung auf biologischem Weg erfolgt und dass dies durch
Mikroorganismen erreicht werden kann, die im Garrest einer Biogasanlage vorkommen. Hierbei ist
jedoch die Volumenreduzierung zu beachten, die auf die Umwandlung von vier Volumenanteilen
Wasserstoff und einem Volumenanteil CO, im Eduktgas zu einem Volumenanteil Methan im
Produktgas zurlickzufiihren ist. Die Volumenreduzierung fiihrt zu einem Unterdruck in der Anlage, der
einen Lufteintrag iber die Uberdrucksicherung nach sich zog. Dieser Effekt kann als weiterer Nachweis
einer biologischen Methanisierung gewertet werden. Wenn das Methan durch den Abbau von
Biomasse im Girrest entstanden wire, so hatte dies zu einem Uberdruck im System fiihren miissen.

Die Ergebnisse zeigen, dass in dem entwickelten Versuchsrektor eine mikrobiologische Umwandlung
von gasformig zugefihrten Wasserstoff und Kohlendioxid zu Methan durch Mikroorganismen aus
einem Garrest erreicht werden konnte. In diskontinuierlich gefilihrten Versuchsreihen wurde so ein
Methangehalt von 32 Vol.-% erreicht. Aufgrund der beschriebenen Problematik des Lufteintrags in das
System, lieBen sich jedoch keine aussagekraftigen Methanbildungsraten aus den Versuchen ableiten.
Hierbei wurde deutlich, dass die Volumenreduzierung durch die Umwandlungsprozesse hohe
Anforderungen an die Anlagentechnik stellen, was eine Anlagenerweiterung notwendig macht.

Die Ergebnisse lassen die Vermutung zu, dass die Leistungsfahigkeit der biologischen Methanisierung
durch eine Steigerung des Stofflibergangs der gasformigen Eduktgase in die flissige Phase verbessert
werden kann. Eine Verifizierung dieser Annahmen soll durch kontinuierliche Versuchsreihen erfolgen.
Dabei sollen weitere Erkenntnisse zu verfahrenstechnischen Parametern gewonnen werden. Durch
eine kontinuierliche Fahrweise kann zudem die Problematik der Unterdruckerzeugung vermieden
werden, ohne kostenaufwendige UmbaumaRnahmen durchfiihren zu missen. Darliber hinaus ist ein
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kontinuierlicher Betrieb der biologischen Methanisierung anzustreben um vergleichbare Bedingungen
wie in einer zukiinftigen groRtechnischen Anwendung vorliegen zu haben.

Kontinuierliche Versuche

Die bei der diskontinuierlichen Fahrweise auftretenden Einschrankungen (Volumenreduzierung,
Unterdruck, Lufteintrag), konnten durch die gednderte Betriebsflihrung im kontinuierlichen Betrieb
vermieden werden. Im Folgenden werden Versuchsplan, Versuchsdurchfiihrung sowie
Ergebnisdarstellung und —diskussion der Versuche mit kontinuierlichem Betrieb beschrieben.

Bei den Versuchen wurden folgende Parameter variiert werden und der Einfluss auf die
Methanbildungsraten und den Methangehalt im Produktgas untersucht:

e Feedgasvolumenstrom
e Feedgasverhiltnis
e Riihrwerksdrehzahl

Die Mikroorganismen wurden im Vergleich zu den diskontinuierlich durchgefiihrten Versuchen nicht
verandert. Die Mikroorganismenkultur wurde als Mischkultur aus dem gleichen Garrestlager einer
Biogasanlage entnommen, wie bereits bei den diskontinuierlichen Versuchen.
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Abbildung 6-67 Graphische Darstellung der aufgenommenen Messwerte zum Methangehalt im Produktgas bei
einem Feedgasvolumenstrom von 20 Ln/h
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Versuchsergebnisse

Die Versuche gliederten sich in zwei Versuchsreihen, bei denen der jeweilige Feedgasvolumenstrom
(20 bzw. 30 Ln/h) konstant gehalten wurde, wahrend das Feedgasverhaltnis (80:20, 85:15, 90:10)
sowie die Riihrwerksdrehzahl (600, 800, 900, 1000) variiert wurden. Die einzelnen Versuche wurden
bei den entsprechenden Feedparametereinstellungen in Form von Langzeitversuchen durchgefiihrt.
Zu Beginn der Versuche wurde der Feedgasvolumenstrom sowie das Feedgasverhiltnis eingestellt und
die Riihrwerksdrehzahl schrittweise erhdht. Abbildung 6-67 zeigt den Methangehalt in Abhangigkeit
von der Versuchsdauer bei einem Feedgasvolumenstrom von 20 Ly/h. Die einzelnen Versuchsreihen
mit unterschiedlichen Feedparametereinstellungen sind mithilfe verschiedener Farben dargestellt.

Bei Riihrwerksdrehzahlen kleiner 800 rpm betrdgt die Methankonzentration im Produktgas maximal
2 vol.-%. Bei einer Rilhrwerksdrehzahl von 1000 rpm kann der Wert auf ca. 14 vol.-% erhéht werden.
Hierbei wird deutlich, dass sich durch eine Erhohung der Rihrwerksdrehzahl eine Steigerung der
Methankonzentration im Produktgasstrom erreichen ldsst. Diese Tendenz lasst sich unabhangig vom
Feedgasverhiltnis beobachten. Ein direkter Einfluss des Feedgasverhaltnisses lasst sich aus den
Ergebnissen nicht ableiten.

Im Folgenden werden die Ergebnisse der Versuchsreihe mit einem Feedgasvolumenstrom von 30 Ly/h

dargestellt.
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Abbildung 6-68 Graphische Darstellung der aufgenommenen Messwerte zum Methangehalt im Produktgas bei
einem Feedgasvolumenstrom von 30 Ln/h
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Bei Rihrwerksdrehzahlen kleiner 800 rpm betragt die Methankonzentration im Produktgas maximal
1 vol.-%. Bei einer Rihrwerksdrehzahl von 1000 rpm kann der Wert auf ca. 10 vol.-% bzw. 14 vol.-%
erhoht werden. Auch bei einem Feedgasvolumenstrom von 30 Ly/h wird deutlich, dass sich durch eine
Erhéhung der Rihrwerksdrehzahl eine Steigerung der Methankonzentration im Produktgasstrom
erreichen lasst. Abweichend zu den Ergebnissen aus den Versuchen mit einem Feedgasvolumenstrom
von 20 Ly/h lasst sich hier bei einem H,/CO,-Feedgasverhaltnis von 90:10 ein hoherer Methangehalt
im Produktgas erreichen als bei einem H,/CO,-Feedgasverhiltnis von 80:20. Dies legt die Vermutung
nahe, dass durch einen erhéhten Wasserstoffanteil und somit ein erhéhter Wasserstoffpartialdruck
direkten Einfluss auf die zu erreichenden Methangehalte im Produktgas bewirkt.

Dariber hinaus zeigt der Vergleich von Abbildung 6-67 und Abbildung 6-68, dass bei einem
Feedgasvolumenstrom von 20 Ly/h hdhere Methangehalte im Produktgas erzielt werden konnten, als
bei einem Feedgasvolumenstrom von 30 Ly/h.

Methanbildungsraten

Vergleich der Methanbildungsraten der Versuche aus den einzelnen Versuchsbldcken
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Abbildung 6-69 Gegendiiberstellung der berechneten MBR aller Versuche gruppiert nach den jeweiligen
Parameterkombinationen beziiglich der Riihrwerksdrehzahl und der Feedparametereinstellung

Die Methanbildungsrate beschreibt den erzielten Methanvolumenstrom bezogen auf das
Reaktorraumvolumen. Die Ergebnisse der Berechnungen wurden zum Vergleich der Versuche in
Abbildung 6-69 und Abbildung 6-70 graphisch dargestellt. Das Balkendiagramm (Abbildung 6-69) zeigt
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

die erreichten Methanbildungsraten der einzelnen Versuche. Zur besseren Ubersicht wurde das
Diagramm hinsichtlich den entsprechenden Drehzahlen und den Feedparametereinstellungen
gruppiert. Hierin ergeben sich auf diese Weise innerhalb der Drehzahlbereiche jeweils zwei
Methanbildungsrate gemadR der gewahlten Feedgasvolumenstrome bei den gewadhlten
Feedgasverhaltnissen. Die Methanbildungsrate bei einem Feedgasvolumenstrom von 20 Ly/h sind in
schwarz dargestellt. Die Ergebnisse aus den Versuchen mit einem Feedgasvolumenstrom von 30 Ly/h
sind rot gefarbt.

Bei Betrachtung der berechneten Ergebnisse wird ein Ansteigen der Methanbildungsrate infolge der
gesteigerten Drehzahlen bei beiden Feedgasvolumenstromen deutlich. Die Methanbildungsraten
beider Versuchsblocke stiegen signifikant mit einer steigenden Drehzahl an. Im Drehzahlbereich von
800 rpm wies das System durchschnittlich eine Methanbildungsrate von 44,8 my/(L*¥h) auf. Die
Steigerung der Drehzahl auf 900 rpm fiihrte zu einem Anstieg der Methanbildungsrate auf etwa
79,6 m/(L*h), bevor diese im Bereich von 1000 rpm ihre maximalen Werte bei durchschnittlich
121 m/(L*h) erreichten. Die groRte absolute Methanbildungsrate der Versuchsreihen betragt
132,11 my/(L*h).

Vergleich der Methangehalte der Versuche aus den einzelnen Versuchsblécken
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Abbildung 6-70 Gegendiiberstellung der gemittelten Methangehalte in den Produktgasstrémen aller Versuche
gruppiert nach den jeweiligen Parameterkombinationen beziiglich der Riihrwerksdrehzahl und der
Feedparametereinstellung

In Abbildung 6-70 werden die Methangehalte in den Produktgasstrémen der verschiedenen
Versuchsreihen vergleichend dargestellt. Es handelt sich hierbei um die durchschnittlichen
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Methangehalte der geférderten Volumenstréme in den stationdren Betriebsphasen der einzelnen
Versuche, gemessen am Austritt des Reaktors. Die schwarzen Datenpunkte ergeben sich aus den
Versuchen mit einem Feedgasvolumenstrom von 20 Ly/h, die roten aus dem Feedgasvolumenstrom
von 30 Ly/h.

Es zeigt sich auch in diesem Diagramm ein signifikanter Einfluss der Drehzahl. Die Methangehalte in
den Produktgasstromen wuchsen merklich durch die fortlaufend gesteigerte Drehzahl des Riihrwerks
in den einzelnen Versuchen der jeweiligen Versuchsblocke an. Im Drehzahlbereich von 800 rpm wurde
durchschnittlich ein Methangehalt von 3,68 vol.-% erreicht. Die Steigerung der Drehzahl fihrte
anschlielend zu einer Steigerung dieses Wertes auf 6,53 vol.-% bei 900 rpm. Die Maximalwerte
wurden ebenfalls im Bereich von 1000 rpm mit einem durchschnittlichen Methangehalt von 12,3 vol.-
% erreicht. Die absolute Betrachtung der Ergebnisse zu den Methangehalten in den
Produktgasstrémen zeigt, dass der héchste Wert, der im Rahmen der versuche gemessen wurde, bei
14,68 vol.-% liegt.

In den Produktgasstromen bei einem Feedgasvolumenstrom von 20 Ly/h wurden groRtenteils die
hoheren Methangehalte erzielt. Die genaue Betrachtung des Diagramms zeigt, dass, bis auf die
Ausnahme des Drehzahlbereichs von 800 rpm, bei einem Feedgasvolumenstrom von 20 Ly/h
Uberwiegend hohere Methangehalte erreicht wurden als in den Versuchen des High-Feed-Blocks.
Hierin wurden sowohl bei stochiometrischer Zusammensetzung, als auch bei einem stark erhéhten
Wasserstoffanteil die gleichen Methangehalte erzielt. Lediglich der Vergleich der Methangehalte bei
einem eingestellten Feedgasverhiltnis von 85:15 liegt der Wert bei einem Feedgasvolumenstrom von
30LN/h gemiR dem Gesamtzusammenhang Uber dem erzielten Methangehalt bei einem
Feedgasvolumenstrom von 30 Ly/h.

Ergebnisdiskussion und Vergleich mit der Literaturrecherche

An dieser Stelle werden die Erkenntnisse der Versuchsergebnisse festgehalten und mit den Tendenzen
der Literaturrecherche verglichen und diskutiert. Dazu werden zunachst die Feststellungen aus den
Ergebnissen des vorhergehenden Kapitels analysiert und im Anschluss mit den Resultaten der
Literaturrecherche, gruppiert nach den entsprechenden bioverfahrenstechnischen Parametern, in
Verbindung gebracht.

Einfluss der Riihrwerksdrehzahl

Der Drehzahleinfluss wird, wie bereits erwahnt, in den Versuchsergebnissen (iberaus deutlich. Die
Methanbildungsraten steigen maRgeblich mit der Erh6hung der Drehzahl des Riihrwerks an. Dieser
Zusammenhang wurde auch in der Literaturrecherche bei dem Vergleich der verschiedenen
Veroffentlichungen, in denen geriihrte Bioreaktoren zum Einsatz kamen, festgestellt. Das Ergebnis der
Literaturrecherche besagt demnach, dass tendenziell die hochsten Methanbildungsraten bei hohen
Rihrwerksdrehzahlen erzielt wurden.
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Die Ergebnisse der durchgefiihrten Versuche belegen diese Tendenz. Die hochsten
Methanbildungsraten wurden, unabhangig von den vorgenommenen Feedparametereinstellungen,
bei einer Drehzahl von 1000 rpm erreicht. Darlber hinaus lasst sich diese Tendenz mithilfe der
ansteigenden Methanbildungsrate im Verlauf der steigenden Drehzahlbereiche nachweisen. Zusatzlich
lasst sich diese Entwicklung ebenfalls anhand der durchschnittlichen Methangehalte der
Produktgasstréme in den stationdren Betriebsphasen aufzeigen. Die Steigerung der Drehzahl fihrte
ebenfalls zu einer signifikanten Steigerung des erreichten Methangehalts in den Produktgasstromen.

Die steigende Drehzahl fiihrt zum einen zu einer deutlichen Steigerung der Verweilzeit des Feedgases
in der Biosuspension. Zum anderen werden die eingetragenen Gasblasen durch die Riihrwirkung
optimal in der Biosuspension verteilt und zerkleinert. Diese Effekte der gesteigerten Riihrwirkung bei
hohen Drehzahlen tragen somit zur Optimierung des Stofftransportes von der Gas- in die Flissigphase
bei. Hier bedeutet eine feine Verteilung der Gasblasen bei einer ldngeren Verweilzeit einen
verbesserten Stofftransport zwischen der Gas- und der Flissigphase. Die gesteigerte Rihrwirkung
flihrt somit zu einer Verbesserung der Gasloslichkeit der Feedgase in der Biosuspension, sodass diese
zu einem groReren gelésten Anteil fir die Mikroorganismen verwertbar in der Biosuspension
vorliegen. Darliber hinaus lasst sich anhand der Ergebnisse feststellen, dass die Limitierung der
technischen Nutzung der biologischen Methanisierung, wie vorher vermutet, in Form der Loslichkeit
der Feedgase in der Biosuspension und damit im notwendigen Stofftransport zwischen den Phasen
vorliegt. Dies wird weiterhin durch die relativ kurzen Anlaufzeiten des Prozesses deutlich. Die
Steigerung der Rihrwerksdrehzahl flihrte nach kurzer Zeit zu dem Erreichen eines neuen stationaren
Zustandes bei jeweils hoheren Methanbildungsraten. Dieser Zusammenhang zeigt sehr deutlich, dass
die Mikroorganismen die zur Verfligung stehenden gel6sten Feedgase direkt verstoffwechseln und
somit keine biologische Limitierung im Rahmen der untersuchten Betriebsparameter vorliegt.

Auswirkung des Feedgasverhaltnis auf die Methanbildungsrate

Hinsichtlich der Feedgaszusammensetzungen konnte in einer der untersuchten Literaturstellen die
physikalische Uberlegung zur Steigerung der Methanbildungsrate, hervorgerufen durch einen héheren
Anteil an Wasserstoff im Feedgasvolumenstrom, bestatigt werden. Demnach wiirde die Steigerung des
Wasserstoffanteils im Feedgasvolumenstrom zu einer Steigerung des Wasserstoffpartialdrucks flihren
und auf diese Weise einen positiven Effekt auf den Stofftransport von der Gas- in die Flissigphase
ausiben.

Dieser Einfluss lasst sich anhand der Versuchsergebnisse nur bedingt belegen. Aufgrund der
gegenldufigen Tendenzen der Versuchsergebnisse bei den verschiedenen Feedgasvolumenstromen
lasst sich dieser sowohl belegen als auch widerlegen. Der Verlauf der Methanbildungsraten in den
einzelnen Drehzahlbereichen bei einem Feedgasvolumenstrom von 20 Ly/h zeigt eine deutliche
Tendenz des Absinkens der Methanbildungsraten bei der Steigerung des Feedgasverhéltnisses anhand
derer sich dieser Einfluss eher widerlegen lieRe. Die Ergebnisse bei einem Feedgasvolumenstrom von
30 Ln/h hingegen liefern aufgrund der gegenldufigen Entwicklung der Methanbildungsrate eine
Verifizierung dieser Literaturstelle. Hier ist deutlich zu erkennen, dass es mit der Steigerung des
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Wasserstoffanteils zu einem Anstieg der Methanbildungsrate in den einzelnen Drehzahlbereichen
kommt.

Zusammenhang zwischen dem Methanghalt im Produktgas und der Methanbildungsrate

Weiterhin lasst die Gegeniberstellung der Methanbildungsraten und den Methangehalten in den
Produktgasstromen der einzelnen Literaturstellen eine Entwicklung bezlglich des Zusammenhangs
dieser GrolRen vermuten. Folglich wiirden hohe Methanbildungsraten mit geringen Methangehalten
im Produktgas einhergehen. Dieser Zusammenhang ldsst sich anhand einer Gesamtbetrachtung der
Versuchsergebnisse nicht verifizieren. Die Methangehalte bei einem Feedgasvolumenstrom von
30 Ln/h steigen groBtenteils mit der Erh6hung des Wasserstoffanteils im Feedgasvolumenstrom an
(Vgl. Abbildung 6-70). Das parallele Ansteigen der Methanbildungsraten ldsst jedoch keine Bestatigung
dieses Zusammenhangs aus der Literaturrecherche zu. Weiterhin zeigt sich durch den Vergleich der
Methangehalte mit den Methanbildungsraten bei einem Feedgasvolumenstrom von 20 Ly/h ebenfalls
eine andere Tendenz. Hier kommt es zundchst zu einem geringen Anstieg des Methangehalts bei
sinkender Methanbildungsrate. Zunachst scheint diese Entwicklung den Erkenntnissen der
Literaturrecherche zu entsprechen. Die folgenden Datenpunkte jedoch zeigen eine weiter abfallende
Methanbildungsraten bei einem gleichzeitig fallenden Methangehalt im Produktgasstrom. Diese
erkennbaren Zusammenhange der Daten aus den Versuchsergebnissen zeigen somit, dass ein hoher
Methangehalt im Produktgas nicht zwangsldaufig mit einer geringen Methanbildungsrate
zusammenhangt. Dieser Zusammenhang lieBe sich durch eine Mehrfachbestimmung der
durchgefiihrten Versuchsreihen abschliefend klaren. In Folge der Mehrfachdaten kdnnte demnach
statistisch nachvollzogen werden, ob sich die einmalig beobachtete Tendenz zu dem Zusammenhang
zwischen Methangehalt im Produktgas und der Methanbildungsraten deutlicher herausstellt und
dadurch bestatigt oder aufgrund von unterschiedlichen Ergebnissen widerlegen lasst.

Zusammenhang zwischen dem Methangehalt im Produktgas und dem Feedgasvolumenstrom
Dartiber hinaus kdnnen aus den Versuchsergebnissen noch andere Feststellungen hinsichtlich des
Zusammenhanges von Feedgasvolumenstrom und dem erzielten Methangehalt im Produktgas
gewonnen werden. Dieser Aspekt wurde in der Literaturrecherche nicht betrachtet. Anhand der
Ergebnisse in Abbildung 6-70 lasst sich in nahezu allen Drehzahlbereichen die Tendenz erkennen, dass
bei geringeren Feedgasvolumenstromen hohere Methangehalte in den Produktgasstromen erzielt
werden. Lediglich die Versuche des Drehzahlbereiches von 800 rpm zeigen diesen Zusammenhang nur
bedingt. Eine genauere Betrachtung der Ergebnisse zeigt aber eine steigende Differenz der
Methangehalte infolge der Drehzahlerh6hung in den jeweiligen Versuchen der unterschiedlichen
Feedgasvolumenstrome bei einer Zusammensetzung von 90:10. Demzufolge stellt sich diese
beobachtete Tendenz mit steigender Drehzahl des Riihraggregats deutlicher heraus.

Die Erklarung fir diesen Zusammenhang zwischen Feedgasvolumenstrom und dem Methangehalt im
Produktgas liefert der verfahrenstechnische Parameter der Verweilzeit. Die Verweilzeit nimmt mit
einem steigenden Feedgasvolumenstrom ab. Die langere Verweilzeit bei einem Feedgasvolumenstrom
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

von 20 Ly/h fuhrt hier ebenfalls zu einer langeren Kontaktphase zwischen den Phasen. Dies hat
wiederum einen positiven Effekt auf den Stofftransport und die Loslichkeit der Feedgase in der
Biosuspension, was die hoheren Methangehalte in den Low-Feed-Versuchen erklart.

Darliber hinaus lasst sich anhand dieses beobachteten Zusammenhangs erneut die These zur
Limitierung des Prozesses durch den Stofftransport zwischen den Phasen bestatigen, da es sich hierbei
ebenfalls ausschlielich um verfahrenstechnische Einflisse zum Eintrag der Feedgase in die
Biosuspension handelt.

6.3.4 ENTWICKLUNG VERFAHRENSTECHNISCHER KONZEPTE UND SYSTEMLOSUNGEN

Fiir die Dimensionierung und 6konomische Analyse einer groBtechnischen Power-to-Gas-Anlage mit
biologischer Methanisierung werden im Folgenden die wesentlichen Rahmenbedingungen fiir den
Betrieb einer groRtechnischen Power-to-Gas-Anlage thematisiert. Hierfir sollen Systemlésungen zur
Integration einer Power-to-Gas-Anlage mit biologischer Methanisierung beschrieben, bewertet und
miteinander verglichen werden. Eine Power-to-Gas-Anlage soll hierbei aus Elektrolyseeinheit,
biologischer Methanisierung und Gaseinspeisung wie in Abbildung 6-71 dargestellt bestehen.

Abwarme I I Sauerstoff
Produktgas
i g_,/‘
Strom O o e
Elektrolyse: Methanisierung: Mobilitat

H,O0 > H;+% 0, CO; +4 Hy > CHy + 2H0

LTI T T ITTT1
Wasser
(o] ﬁ»

Kohlenstoffdioxid

Abbildung 6-71 Schemadarstellung eines Power-to-Gas-Konzepts bestehend aus Elektrolyseeinheit, biologischer
Methanisierung und Gaseinspeisung ins Erdgasnetz

Neben der Auslegung der Elektrolyseeinheit und der biologischen Methanisierung ist eine Power-to-
Gas-Anlage maligeblich von der bendétigten Kohlendioxidquelle abhangig.

CO,-Bereitstellung aus Umgebungsluft

Zur Bereitstellung des bendtigen CO»-Volumenstroms kann das CO, direkt aus der Umgebungsluft
gewonnen werden. Da die Umgebungsluft jedoch nur etwa 0,04 Vol.-% CO; enthélt, sind
energieaufwandige Verfahren nétig, um ausreichend grofle CO>-Volumenstrome in hoher Reinheit zu
generieren. Trotz des Vorteils einer standortunabhangigen Methode der CO,-Gewinnung, ist diese
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Verfahrensfiihrung aufgrund des hohen Energieaufwands nicht zielfihrend und kommt fir eine
grofStechnische Umsetzung der biologischen Methanisierung nicht in Betracht.

CO,-Bereitstellung aus CO;-emittierenden Industrieprozessen

In der Metallindustrie und dort, wo fossile Energietrager, wie Stein- oder Braunkohle fir die
Energieerzeugung eingesetzt werden, tritt CO, als Hauptbestandteil der Abgasstréme in grof3en
Mengen auf und wird ungenutzt in die Atmosphare abgegeben. Die Abgase durchlaufen zuvor jedoch
verschiedene Reinigungsstufen, weshalb die CO,-Volumenstrome in nahezu reiner Form auftreten. Die
Nutzung dieser CO,-Quellen fiir die Methanisierung bietet neben der hohen Reinheit den Vorteil, dass
das CO, in ausreichend groBRen Mengen vorhanden ist. Als Konzept zur Speicherung von
Uberschiissigem elektrischem Strom aus erneuerbaren Energien soll das Power to Gas-Konzept
vorrangig an Standorten in das Energiesystem integriert werden, an denen tiberdurchschnittlich hohes
Aufkommen an fluktuierend Strom ins Stromnetz eingespeist wird. Die groBen Industrie- und
Kohlekraftwerksstandorte liegen in Deutschland im Allgemeinen jedoch nicht in der Ndhe der
produktionsstarksten Wind- und Solarenergieregionen. Diese Methode beinhaltet also einen
Standortnachteil fiir die Ziele des Power-to-Gas-Konzeptes.

CO,-Bereitstellung aus Biogas- bzw. Kldranlagen

Die Integration des Verfahrens an Biogas- bzw. Klaranlagen bietet aufgrund der dort herrschenden
Rahmenbedingungen besondere Vorteile. Das flr die Methanisierung bendtigte Kohlendioxid steht
durch den Biogasvolumenstrom bereits hoch angereichert zur Verfligung: Biogas besteht bis zu 50 %
aus CO,. Es besteht zudem die Moglichkeit, den gesamten Biogasstrom ohne vorherige
Aufkonzentrierung des CO, fiir die biologische Methanisierung zu nutzen. Der
Schwefelwasserstoffanteil im anfallenden Biogasvolumenstrom kann als Nahrstoffquelle fur die
Mikroorganismen fungieren. Eine Aufreinigung des Biogases ist demnach ebenfalls nicht notwendig.
Das CO; im Biogasstrom ist biogenen Ursprungs, dies wirkt sich positiv auf die CO,-Bilanz des erzeugten
Methans aus. Zudem befinden sich die etwa 8.000 Biogasanlagen in Deutschland (Stand 2016)
groRtenteils in landlichen Regionen und die raumliche Ndahe zu Wind- bzw. Solarparks ist in vielen
Fallen gegeben. Das Power-to-Gas-Konzept konnte in dieser Kombination sinnvoll zum Einsatz
kommen.

Die unterschiedlichen Integrationsmoglichkeiten der biologischen Methanisierung an bereits
bestehenden Biogasanlagen weisen darliber hinaus weitere Vorteile in Verbindung mit dem Power-to-
Gas-Konzept auf. Diese werden in den nachfolgenden Kapiteln im Zusammenhang mit den
verschiedenen zugehdrigen Verfahrensfiihrungen erlautert.
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Biologische Methanisierung in Kombination mit Biogasanlagen

Der wesentliche Vorteil einer integrierten biologischen Methanisierung ist die Nutzung des bereits zur
Verfligung stehenden CO;-Volumenstroms. Hinzu kommt, dass die erforderlichen Mikroorganismen
bereits in jeder Biogasanlage vorhanden sind und zur Anreicherung direkt entnommen werden
kénnen. Weist die Biogasanlage zudem eine Einheit zur Biogasaufbereitung, ist bereits ein Anschluss
an das Erdgasnetz verfligbar. Zusatzliche Investitionskosten kénnen auf diese Weise vermieden und
bereits bestehende Infrastruktur genutzt werden.

In Deutschland sind etwa 200 der 8.000 Biogasanlagen mit Systemen zur Biogasaufbereitung
kombiniert. Hierbei handelt es sich um Anlagen, in denen das CO, der Biogasanlagen abgetrennt wird
und Biomethan mit einer Methankonzentration von bis zu 98 % erzeugt wird. Der konzentrierte CO-
Volumenstrom kann fir die biologische Methanisierung genutzt werden.

Die Integration der biologischen Methanisierung an Biogasanlagen ist auf unterschiedliche Weise
moglich: direkt im Garbehédlter oder in einem separaten Reaktor an Biogasanlagen mit
Biogasaufbereitung.

Biologische Methanisierung direkt im Garbehalter (In-Situ-Verfahren)

Fermenter und Nachgérer sind die zentralen Komponenten der Biogasproduktion. Der Fermenter wird
direkt mit organischen Substraten, wie z. B. organischen Abfallen oder nachwachsenden Rohstoffen,
beschickt und ist der primare Ort der Biogasproduktion, da hier der maligebliche Organikabbau
stattfindet. Die Schritte der autotrophen und der acetotrophen Methanproduktion finden hier parallel
und eng aneinander gekoppelt statt. Der Nachgarer wird in der Regel mit den bereits groBtenteils
abgebauten Substraten aus dem Fermenter beschickt, denen mitunter noch ein geringer Anteil frischer
Substrate zugefihrt wird.

Das Biogas dieser Verfahrensstufen besteht in der Regel zu jeweils ca. 50 % aus CHs und CO,. Ein
naheliegender Ansatz fiir die groBtechnische Umsetzung einer biologischen Methanisierung ist daher
die Zugabe von H; direkt in den Fermenter oder den Nachgarer mit dem Ziel, die Methankonzentration
im Biogas zu erhohen. Die biologische Methanisierung findet dann parallel zu den mikrobiellen
Biomasseabbauprozessen in den Garbehaltern statt. Abbildung 6-72 zeigt schematisch die
Verfahrensfiihrung dieser Art der Methanisierung.
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Abbildung 6-72 Methanisierung im Biogasfermenter bzw. Nachgdrer (In-Situ-Methanisierung)

Fiir diese Option spricht, dass in den Garbehdltern von Biogasanlagen bereits methanbildende
Mikroorganismen vorhanden sind und durch die Vergarung grofle Mengen an Kohlendioxid als
Nebenprodukt anfallen. Darlber hinaus kann davon ausgegangen werden, dass in diesem System auch
die fir die autotrophen Archaeen erforderlichen Nahrstoffe in ausreichender Menge vorhanden sind.
Der In-Situ-Prozess ist bzgl. der verfahrenstechnischen Parameter wie Rihrgeschwindigkeit,
Reaktordruck und Temperatur an die Gegebenheiten des bestehenden Reaktors gebunden. Aufgrund
dessen sind Modifikationen des Prozesses der biologischen Methanisierung, wie die Erhéhung der
Rihrgeschwindigkeit, nur bedingt moglich, da dadurch die Biogaserzeugung negativ beeinflusst
werden kdnnte.

Offene Fragestellungen bei dieser Option bestehen bezlglich der maximal realisierbaren
Wasserstoffzugabe sowie der erzielbaren Produktgasqualitat, da ein zu hoher Wasserstoffpartialdruck
im Garbehalter den Biomasseabbau hemmt. Die Zugabe von Wasserstoff ist demnach limitiert.
Insbesondere mit den Zielen der spateren Einspeisung des erzeugten Methans in das Erdgasnetz und
der Nutzung als Kraftstoff, sind CHs-Konzentrationen im Bereich von 98 % erforderlich. Ob dieser Wert
im Rahmen des Konzepts ohne weitere Aufbereitungstechnologie erzielt werden kann, ist bisher noch
nicht grofRtechnisch erwiesen.

Biologische Methanisierung in einem separaten Reaktor (Ex-Situ-Verfahren)

Alternativ zur direkten Wasserstoffeinspeisung in den Garbehdlter kann die biologische
Methanisierung in einem separaten, der Biogasanlage angegliederten Reaktor stattfinden. Die
mikrobiellen Umwandlungsprozesse von Wasserstoff und Kohlendioxid zu Methan lassen sich in
gangigen Bioreaktoren verwirklichen. In diesen Reaktoren, die in ihrer Dimensionierung sehr variabel
ausgelegt werden konnen, finden die Kultivierung der methanogenen Mikroorganismen und die
Stoffumwandlungsprozesse statt. Hierbei sind die Einbringung der Eduktgase und deren Lésung in der
Fermenterbriihe ausschlaggebend fiir die erreichbare Methanausbeute. Die Einbringung erfolgt tGber
spezielle Begasungsvorrichtungen in Kombination mit einem Riihrwerk.

Die Betriebsparameter in einem separaten Reaktor kdnnen an die Bedingungen zur biologischen
Methanisierung angepasst werden, da keine konkurrierende Umsetzung organischer Substrate, wie im
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Garbehalter erfolgt. Darliber hinaus ist bei diesem System eine Beeinflussung der acetotrophen
Methanproduktion durch einen hohen Wasserstoffpartialdruck ausgeschlossen.

Prinzipiell muss diesem Reaktor kein reines CO, zugegeben werden, ebenso moglich wére z. B. die
Zugabe von Rohbiogas mit einer Zusammensetzung von 50 % CH4 und 50 % CO, direkt aus den
Garbehaltern.

Aufgrund des spezialisierten, auf die benotigten Rahmenbedingungen der biologischen
Methanisierung angepassten, Reaktorkonzepts sind bei dieser Option deutlich h6here Umsatzraten
und eine hohere CHs-Konzentration zu erwarten, als bei der direkten Zugabe von Wasserstoff in den
Biogasfermenter.

Darliber hinaus kénnen bei diesem Konzept unterschiedliche Optimierungspfade verfolgt werden. Bei
einer Variante erfillt die biologische Methanisierungsstufe gleichzeitig auch die Funktion einer
Methananreicherungseinheit flir das Rohbiogas. Ein separater Anreicherungsschritt kann entfallen und
die Anlage insgesamt kleiner dimensioniert werden. Alternativ kann eine bestehende
Biogasaufbereitungsstufe aber auch zur Abtrennung und Riickfiihrung von nicht umgesetztem H, und
CO; aus der biologischen Methanisierung genutzt werden.

| Biologische Methanisierung |

Elektrolyse

Mobilitéat

_— |
.
Wasserstoff
Erdgasnetz
~
| CO, - reiches Abgas | y,

Garsubstrat Gasaufbereitung

Vergéarungsanlage

Abbildung 6-73 Schemadarstellung des Ex-Situ-Verfahrens bestehend aus Elektrolyseeinheit, Biogasanlage,
biologischer Methanisierung und Gaseinspeisung

Um die Prozessintegration weiter zu optimieren, kann die Abwarme, die wahrend der Elektrolyse und
der Methanisierung entsteht, fliir den thermischen Energiebedarf der Biogasaufbereitungsanlage
genutzt werden. Sauerstoff aus der Elektrolyse kann zudem in den aeroben Prozess der biologischen
Biogasentschwefelung eingeleitet werden.
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AbschlieBende Bewertung der Systemlosungen

Mit Tabelle 6-14 werden die Vor- und Nachteile der hier betrachteten Systemlésungen
zusammengefasst.

Tabelle 6-14 Gegendiiberstellung Vor und Nachteile der betrachteten Systemlésungen

Systeml6sung In-Situ-Verfahren Ex-Situ-Verfahren

e  Geringe Investitionskosten durch | ¢  Raumliche Trennung von

Nutzung bereits bestehender Vergdrungsprozessen in der
Anlagentechnik Biogasanlage und biologischer
(Fermenter/Nachgirer) als Methanisierung: Auslegung
Vorteile Reaktionsraum fiir biologische beider Systeme auf jeweils
Methanisierung optimale Betriebsbedingungen
moglich

e Keine Beeinflussung des

Vergarungsprozesses
e  Prozessinhibierung der e Investitionskosten eines
anaeroben Vergdrung durch separaten Bioreaktors

Steigerung des Hz-Partialdrucks

innerhalb des Reaktors fihrt zu

Nachteile geringerem Biomasseabbau

e  Reaktordesign typischer
Fermenter/Nachgérer ungeeignet

fiir Stofftransport bei

Wasserstoffeinbringung

Als geeignete Kohlenstoffdioxidquellen fiir einen grofStechnischen Bioreaktor wurden biogene Gase
ermittelt. Der Bezug von weitgehend reinem CO; aus einer Biogasaufbereitungsanlage erscheint als
verfahrenstechnisch vielversprechendste Losung. Der Bezug von Rohbiogas fiir die Methanisierung in
einem separaten Bioreaktor und die In-Situ-Methanisierung in einem bestehenden Biogasfermenter
sind mit prozesstechnischen Hemmnissen verbunden. Aufgrund dessen wurde die Kombination aus
einer Biogasaufbereitungsanlage und einer Power-to-Gas-Anlage als geeignete Systemldsung erachtet.
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6.3.5 RECHERCHE ZUR NUTZUNG DER TECHNOLOGIE FUR DIE ERZEUGUNG WEITERER
PRODUKTE

Die Zielstellung des Arbeitspakets bestand aus der Ermittlung moglicher Produkte, die durch die
Umwandlung von Wasserstoff und Kohlendioxid durch mikrobielle Prozesse und erzeugt werden
kénnen. Bei der Recherche wurde deutlich, dass die Herstellung von Produkten aus Wasserstoff und
Kohlendioxid mit Mikroorganismen bislang lediglich durch wissenschaftliche Grundlagenforschung im
LabormaRstab durchgefiihrt wurde. Industrielle Anwendungen sind nicht bekannt. Die im Folgenden
beschriebenen Rechercheergebnisse beruhen daher ausschlieflich auf wissenschaftlichen
Veroffentlichungen verschiedener Forschungseinrichtungen. Hierbei konnten 27 Veroffentlichungen
identifiziert werden, in denen die Herstellung verschiedener Produkte durch biokatalytische Prozesse
aus Wasserstoff und Kohlendioxid beschrieben wurde.

Produktkategorien

Insgesamt konnen die, in den 27 Veroffentlichungen beschriebenen, Produkte in acht (ibergeordnete
Kategorien gruppiert werden. Vierzehn Veroffentlichungen beschreiben Alkohole als Produkte, Zehn
Carbonsauren und acht Acetate. Damit machen Produkte aus diesen drei Gruppen etwa 83 % der
gesamten Ergebnisse aus. Seltener finden Stoffwechselprodukte Erwahnung, die zu der Kategorie
Ketone und Vitamin B12 gehoren. Aldehyde, Methacrylate und Lipide werden jeweils in einer Quelle
als Stoffwechselprodukt erwdhnt. In Abbildung 6-74 ist die Verteilung der beschriebenen Produkte auf
verschiedene Kategorien dargestellt.

15

14 -~

13

12

11 - I
10 4 M Aerobe Prozesse |
9 - M Anaerobe Prozesse | -
8 4

7

6 -

5 4

4 4

3 4

2

1 4

0] | | | . | . N N W

g§\°\® ,y"é\ o@@ é@(\z .\(&\’,\, éo\\bz é\%@ 0{-2\&”
?%& ‘oo& v A .@@ ?\6 ‘&'b(‘
S N &

Abbildung 6-74 Hdufigkeit der beschriebenen Produktkategorien in den betrachteten Veréffentlichungen
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Produktspektren

In der Produktkategorie ,, Alkohole” werden in der betrachteten Literatur finf verschiedene Alkohole
benannt (Abbildung 6-75). Hierbei wird deutlich, dass die Herstellung von Ethanol durch mikrobielle
Prozesse im Vordergrund der meisten wissenschaftlichen Arbeiten steht. Die Herstellung von héheren
Alkoholen als Hexanol wurde nicht beschrieben.
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4
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| .
0 T 1
Ethanol Butanol Propanol 2,3-Butandiol Hexanol

Abbildung 6-75 Hdufigkeit der beschriebenen Alkohole in den betrachteten Verdffentlichungen

Die Produktpalette umfasst eine groRe Zahl unterschiedlicher Carbonsduren und Carbonsaurederivate,
die in zehn verschiedenen Veroffentlichungen erwahnt werden. Hierzu zdhlen Polyhydroxybuttersaure
(PHB) und dessen Polyhydroxyalkonat Poly-3-hydroxybutyrat (PsHB) (CsHsO>). Die Herstellung dieser
Produkte wurde ausschlieBlich fiir aerobe Prozesse beschrieben. Weiterhin wird die aerobe
mikrobielle Produktion von 2-Hydroxyisobuttersdure (2-HIBA) (CsHsOs) beschrieben. Insgesamt
werden in funf Literaturquellen aerobe Stoffumwandlungen von H, und CO; in Carbonsduren
beschrieben und in ebenfalls finf Literaturquellen anaerobe Prozesse. Zielprodukte der anaeroben
Prozesse sind Butan- und Buttersdure (C4Hs0,), Hexan- und Capronsdure (CgH1,0), Octan- und
Caprylsaure (CsH160,) sowie Ameisensaure (CH,0;), Bernsteinsaure (CsHsO4) und Essigsaure (C2H403).

Produktausbeuten

Um Prognosen zur Wirtschaftlichkeit einer biologischen Umsetzung von CO; und H; durchfiihren zu
kénnen sind Angaben zur Produktausbeute von Bedeutung. Hierzu lassen sich lediglich fiir die
Produkte Ethanol, Butanol und Acetat Angaben in den Veroffentlichungen finden.
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

In finf Veroffentlichungen, die die Herstellung von Ethanol beschreiben, wurden Daten zur
Produktausbeute veréffentlicht. Diese sind in Abbildung 6-76 dargestellt.
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Abbildung 6-76 Ethanol-Ausbeuten nach der jeweiligen Veréffentlichung

Die maximale Produktausbeute von 23 g Ethanol pro Liter-Substrat verdeutlicht die geringen, auf das
Gesamtvolumen bezogenen Ausbeuten. Im industriellen Maf3stab sind deshalb ohne eine weitere
Erhéhung der Ausbeute riesige Reaktorvolumina erforderlich. Die genaue Dimensionierung eines
industriellen Bioreaktors kann aufgrund der unzureichenden Datengrundlage beziiglich der Raum-Zeit-
Ausbeuten nicht abgeleitet werden.

Ahnliche Ergebnisse werden Uber die Herstellung von Butanol und Acetat berichtet. Die maximal
erzielten Ausbeuten fiir Butanol und Acetat liegen mit 17,6 g Butanol pro Liter-Substrat bzw. 7,5 g
Acetat pro Liter-Substrat noch unter den erreichten Ausbeuten fiir Ethanol.

Fir die weiteren Produktkategorien wurden keine Produktausbeuten beschrieben. Dies kann darauf
zuriickgefiihrt werden, dass die Produkte lediglich qualitativ nachgewiesen wurden.

In Tabelle 6-15 werden fiir die einzelnen Produkte die dazugehdrigen jeweiligen Anwendungsbereiche
dargestellt. Es wird deutlich, dass eine biologische Umwandlung von Kohlendioxid und Wasserstoff zu
einer Vielzahl an moglichen Produkten mit hohem Nutzungspotenzial fihren kann. Durch
anschlieRende Synthesewege konnen in vielen Fillen diese Produkte zu einer zusatzlichen Erweiterung
des Produktspektrums fiihren.
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Tabelle 6-15 Anwendungsbereiche der beschriebenen Produkte.

Produktkategorie Produkt Anwendungsbereiche
Alkohole Ethanol Biokraftstoff, Brennspiritus; Lose-/ Reinigungsmittel,
Arzneimittel, Kosmetika, Ausgangsstoff fur diverse
chem. Synthesen; Lebensmittelzusatz
1-Propanol Losungsmittel, Ausgangsstoff zur Herstellung von
Insektiziden/ Arzneimitteln
Butanole Biokraftstoff, Losungsmittel, Herstellung von
Weichmachern, Kosmetika
2,3-Butandiol Glycerin-Ersatz, Losemittel, Kosmetika, Ausgangsstoff
zur Herstellung von Butadien/ Epoxidharze/
Kunststoffe
1-Hexanol Losungsmittel, Ausgangsstoff zur Herstellung von
Tensiden/ Weichmachern
Carbonsauren Ameisensdure Arzneimittel, Desinfektionsmittel, Reduktionsmittel
beim Lotprozess, Entkalkung von Kiihlwassersystemen
Essigsaure Lebensmittelindustrie (Geschmacks-/ Saurungsmittel),
Herstellung von Polymeren, Losungsmittel,
Kosmetika, Arzneimittel
Polyhydroxybuttersaure Herstellung thermoplastischer Biopolymere
Bernsteinsaure Lebensmittelzusatz, Losungsmittel, Kosmetika,
Weichmacher, Plattformchemikalie fir Polyester-/
Alkydharze, Biokunststoffe und -polymere
2-Hydroxyisobuttersaure Ausgangsstoff fur Methacrylat-Synthese, Biopolymere
Fettsduren Lebensmittelzusatzstoff, Seife, Tenside
Aldehyde Formaldehyd Kosmetika, Konservierungsstoff, Textilveredelung,
Polymerherstellung, Desinfektionsmittel
Acetate Acetat Losemittel, Riech-/ Aromastoffe, Arzneimittel
Ketone Aceton Ausgangsstoff zur Herstellung von Acrylglas und
diverser chem. Synthesen, Losungsmittel
(Nagellackentferner), Reinigungsmittel
Methylketone Ausgangsstoff zur Herstellung von Chloroform,
Desinfektionsmittel, Losungsmittel
Methacrylate Methacrylate Ausgangsstoff zur Herstellung von Kunststoffen
Vitamin B12 Vitamin B12 Arzneimittel
Lipide Lipide Kosmetika, Lebensmittel, Biodiesel
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Fazit

Die Herstellung von Produkten durch die Umwandlung von Wasserstoff und Kohlendioxid mit
mikrobiellen Prozessen wurde in 27 wissenschaftlichen Veroéffentlichungen beschrieben. Als Produkte
wurden Alkohole, Carbonsduren, Aldehyde, Acetate, Ketone und weitere Kohlenwasserstoffe
untersucht. Das wirtschaftliche Nutzungspotential der Produkte kann als sehr hoch eingestuft werden,
da die Produkte in den Bereichen Kraftstoffe, Polymerherstellung, Losungsmittel, Arzneimittel und
Lebensmittel eingesetzt werden kdnnen. Die wirtschaftliche Machbarkeit ist jedoch aufgrund der sehr
geringen Produktausbeute derzeit nicht gegeben. Samtliche Untersuchungen wurden im
LabormaBstab durchgefiihrt, was den geringen Entwicklungsstand der untersuchten Verfahren zeigt.
Eine groftechnische wirtschaftliche Anwendung zur Erzeugung von hochwertigen Produkten aus
Wasserstoff und Kohlendioxid mit mikrobiellen Prozessen ist daher in naher Zukunft nicht zu erwarten.

6.4. ANPASSUNG DER VERSUCHS- UND DEMONSTRATIONSANLAGE AUF BASIS
GEWONNENER ERGEBNISSE UND NEUER ZIELRICHTUNGEN

Die experimentell durchgefiihrten Versuchsreihen haben gezeigt, dass der Stofftransport als
prozesslimitierender Faktor maligeblich den Prozess der biologischen Methanisierung beeinflusst.
Wahrend der Versuchsreihen wurde deutlich, dass das im Projekt verwendetet Reaktordesign zur
Steigerung des Stofftransports entscheidende Nachteile aufweist. Aufgrund der Reaktorbauweise ist
ein Betrieb unter erhéhten Druckbedingungen nicht durchfiihrbar. Darliber hinaus besteht keine
Moglichkeit zur Variation des Gaseintragssystems. Wahrend den Versuchsreihen konnten daher
lediglich kleinere Anpassungen vorgenommen werden. Anpassungen zu entscheidenden Steigerungen
des Stofftransports sind nur durch massive UmbaumaRnahmen zu realisieren und konnten daher im
Umfang des Projektes nicht durchgefiihrt werden. In Folge dessen wird ein Nachfolgeprojekt
angestrebt, in dem ein neu ausgelegter Bioreaktor verwendet werden soll der weitreichenden
Variationsmoglichkeiten in Bezug auf Betriebsdruck sowie Gaseintragssystem aufweist.

6.4.1 POWER-TO-CHEMICALS

Das Ziel der Arbeiten des Arbeitspaketes 3.3, welche praparative Entwicklung und Charakterisierung
von Katalysatoren sowie Experimente in der CO,-Methanisierung beinhalten, wurden bereits durch die
Arbeiten der Institute FU, ZBT und RUB TC in den vorherigen Arbeitspaketen sichergestellt, sodass es
durch den Wegfall des MPIs zu keiner Liicke dieses Arbeitspaketes gekommen ist. Die Hochskalierung
der Katalysatorprdparation erwies sich insofern als schwierig, da die Syntheserezeptur keinesfalls
trivial ist und zudem nicht alle Teilschritte der Syntheseroute verfahrenstechnisch bzw. chemisch im
groRen Malstab realisiert werden kénnen. Die in Abschnitt 6.2.2.3.1 vorgestellte Funktionalisierung
der Kohlenstofftragermaterialien funktioniert im kleinen Malstab hervorragend, ist aber mit gréBeren
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Mengen in einer groReren Anlage problematisch, weil eine homogene Funktionalisierung nicht
gewahrleistet werden kann. Die weiteren Schritte wie z.B. Impragnierung, Auffallung oder Ko-Fallung
kénnten dann ohne Einbullen in einem groRRen Reaktorsystem, das von FU bereitgestellt werden
kénnte, prapariert werden. Durchfiihrbarkeit und Funktionalitdt der Katalysatorsynthese mittels
Impragnierung und Ko-Fallung im groRen MaRstab (>500 g Aktivmasse) wurden von FU bereits
erfolgreich an anderen Katalysatorsystemen demonstriert. Stiinde ein ausreichend grofRer Ofen zur
Verfligung, ware es auch moglich die Kalzinier- und Reduktionsschritte der Katalysatorprdparation
sicherzustellen.
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6.5. AUFBAU EINES EXPERIMENTELLEN GESAMTSYSTEMS AM GWI

bearbeitet durch: Gas- und Warme-Institut Essen e.V. (GWI)

Strategisches Ziel der experimentellen Forschung im Projekt ist der Aufbau eines
Systemverbundes aus unterschiedlichen Flexibilitdtstechnologien im kleintechnischen MaRstab
am Gas- und Warme-Institut. Dazu werden im ersten Schritt ein PEM-Elektrolyseur-Teststand
(FZ)), eine katalytische Methanisierung (ZBT) und eine KWK-Anlage (GWI) im Rahmen einer
libergeordneten Mess-, Steuerungs- und Regelanlage implementiert. Zur besseren
Betriebsweise wird zusatzlich noch eine VE-Wasser Aufbereitungsanlage, ein Gasspeicher fiir
SNG, ein Flaschenlager zur CO,, CH,4, N> und Hx-Versorgung und eine Visualisierung installiert.

Neben dem technischen Aufbau der innovativen bzw. auch prototyp-ahnlichen Anlagen ist auch
die Einhaltung der Sicherheitspflichten, die Dokumentation der Erfahrungswerte beim Aufbau
und der gemeinsame Betrieb einer solchen Demonstrationsplattform eine Herausforderung im
Projekt. Ziel ist sowohl der autarke Testbetrieb der Einzelanlagen, als auch der Betrieb der
kompletten Technologiekette zu Validierung der in den Pfaden getroffenen Annahmen und
Handlungsempfehlungen.

Die nachfolgenden Kapitel beschreiben die durchgefiihrten Arbeiten sowohl bei dem Aufbau des
Ubergreifenden Gesamtsystems, als auch die Arbeiten, die bei der Implementierung der Leihanlagen
von den Partnern FZJ und ZBT.

6.5.1 PLANUNG UND AUFBAU DES GESAMTSYSTEMS

bearbeitet durch: Gas- und Wdrme-Institut Essen e.V. (GWI)

Fir die Umsetzung des Gesamtsystems wird eine Industrie-Halle — nachfolgend ,Versuchshalle”
genannt — mit einer Flache von ca. 150 m? auf dem Geldnde des Gas- und Warme-Instituts Essen e. V.
genutzt. Die bereits vorhanden Systemkomponenten bestehen aus:

o einem PEM-Elektrolyseur (1,5 kW),
e einer katalytische Methanisierungseinheit (10 kW)
e und einem KWK-System zur zur Rickverstromung (3 kW, und 25 kWi),

Im Gesamtanlagenverbund ist der erste Prozessschritt die Wasserstoffproduktion durch den PEM-
Elektrolyseur. Der erzeugte Wasserstoff wird anschlieBend, gemeinsam mit CO; aus Flaschen-Biindeln,
der Methansierung-Anlange zugefiihrt, um synthetisches Methan (engl. Synthetic Natural, SNG)
herzustellen. Zudem wird H; aus dem anliegenden Flaschenlager genutzt. Das SNG wird wiederum als
Brennstoff flir die KWK-Anlage genutzt. Zwischen den genannten Systemkomponenten sind dariber
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hinaus H,- und SNG-Speicher integriert, um eine zeitliche Entkopplung des Betriebs der einzelnen
Einheiten zu ermoglichen.

Im Rahmen des Projekts wurde eine Basis-Planung erstellt (vgl. Abbildung 6-77), auf dessen Grundlage
eine Ausschreibung fir einen durchfiihrenden Generalunternehmer veroffentlicht wurde. Nach der
erfolgreichen Vergabe wurde gemeinsam mit den Beteiligten eine Detailplanung erstellt, die dann in
der Bauphase umgesetzt wurde. Nach der Zusammenstellung sicherheitsrelevanten Dokumente
erfolgten die Inbetriebnahme (IBN).

Basis-Planung

Beschreibung der grundlegenden Funktionen und vorliegene Infrastruktur

Auschreibung und Vergabe-Prozess

Beauftragung von Unternehmen zur Durchfiihrung der Planungs- und Bauphase

Detail-Engineering

Entwurf und Abstimmung eines Design-Freeze zur Umsetzung der Bauphase

Bauphase

Lieferung , Montage und Umsetzung der abgestimmten Planungen

Sicherheit und IBN

Zusammenstellung der Enddokumentation, funktionale Betriebstests und
Inbetriebnahme der Gesamtanlage

Abbildung 6-77 Ubersicht der Umsetzungsphasen beim Aufbau des Gesamtsystems
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6.5.1.1. VORBEREITUNG DER INFRASTRUKTUR

Parallel zur Durchfihrung der Basis-Planung wurde die Vorbereitung der Infrastruktur in der
Versuchshalle vorgenommen.

Dazu zahlten unter anderem:

o Entsorgung des vorhandenen Hallenbodens

. Neuverlegung des Hallenbodens inkl. neuer Abwasserableitungen und
Fussbodenheizung zur Frostsicherung

o Installation der halleninnenliegenden Elektro-Leitungen zur Versorgung der
Anlagen

o Neue Beleuchtung

o Maler-, Lackier- und Beschriftungsarbeiten zur Kennzeichnung der Rohrleitungen

Um die Entsorgung der anfallenden Abwasser aus den Anlagen sicherzustellen und einen frostsicheren
Betrieb der Anlagen sicherzustellen wurde ein neuer Boden in der Halle verlegt. Unter die Bewehrung
wurde eine FuRbodenheizung verlegt (vgl. Abbildung 6-78). Diese kann u.a. auch mit Prozesswarme
aus den Anlagen in der Versuchshalle versorgt werden. Dariliber hinaus wurden anlagen-spezifische
Abflisse an den jeweiligen Aufstellungsorten der Halle mitberiicksichtigt (vgl. Abbildung 6-79).

Abbildung 6-78 Links — die Befiillung des Betonbodens; Rechts- Detailsicht der Fufsbodenheizung, Behrung ‘
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Abildung 6-79 Verschiedene Ausﬁihrung der nlagenspezifischen Abflu‘sse;.von links nach rechts:
Elektrolyseur, KWK, Methanisierung

Fur den elektrischen Anschluss der Anlagen wurde in der Halle eine Versorgung mit 230/400V verlegt
(vgl. Abbildung 6-80). Ebenso wurden Not-Aus Knopfe fiir einen Not-Halt und eine neue Beleuchtung
der Halle installiert. Final wurden die Malerarbeiten durchgefihrt.

Abbildung 6-80 Installation der elektrischen Versorgung

6.5.1.2. BASISPLANUNG

Mit der Basis-Planung (vgl. Abbildung 6-81) wurde das Gesamtanlagenkonzept in einem hohren
Detailgrad aufgezeichnet. Ziel ist zum einen der Betrieb des Gesamtsystems, aber auch die autarke
Fahrweise einzelner Anlage des Systemverbund. So wird zukiinftig iblicherweise ein Strom-zu-Gas-zu-
Strom(und Warme)-System eine zeitliche Verschiebung in der Rickverstromung des produzierten
H2/SNG besitzen. Zu Versuchszwecken sollen deshalb verschiedene Betriebsweisen in der Praxis
untersucht und anschlieRend bewertet werden, die im Folgenden aufgelistet sind:
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H2 und 02 Dachabluft

02 Dachabluft und H2an Methansierungsanlage
02 Dachabluft und H2an Methansierungsanlage
02 Dachabluft und H2an Methansierungsanlage
Hz2an Methansierungsanlage

Hz2an Methansierungsanlage

v v ¥

2>

SNG Dachabluft

Gasanwendung

SNG Dachabluft

Gasanwendung

Es ist dabei sichergestellt, dass sowohl die Ver- als auch der Entsorgung der Betriebsmedien individuell

gestaltet ist. Um den Technologiepfad als System zu betrachten, ist ebenso eine Betriebsweise in Reihe

moglich.
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Demonstrationsanlage des Virtuellen Institutes ,Strom zu Gas und Warme" (April 2015 bis Dez. 2017) am
Standort des Gas- und Warme-Instituts Essen e.V., HafenstraRe 101, 45356 Essen / Stand: 29.03.2017

Ansprechpartner: Frau Senner, GWI
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Abbildung 6-81 Basis-Planung als Grundlage fiir die Vergabe
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Aufbauend auf der Vorplanung und nach Durchfiihrung einer Ausschreibung wurde ein
Generalunternehmer beauftragt, der im Weiteren unterstiitzend um das Detailengineering und die
bauliche Umsetzung arbeitet.

Gefordert ist die Umsetzung der folgenden Mindestanforderungen:

e Die Anlagenkomponenten Elektrolyseur, katalytische Methanisierung und Gasendanwendung
(KWK) missen unabhdngig voneinander zu Testzwecken betrieben und auch im System
miteinander nach dem Stand der Technik sowohl stationar als auch dynamisch betrieben
werden kdnnen.

e Die angegebenen Varianten von Verfahrenskombinationen missen mit der Anlage
durchgefiihrt und gemessen werden konnen. Dazu muss das MSR-System inkl.
Datenaufnahme und Visualisierung genutzt werden kénnen.

e Die Uibergeordnete MSR muss eine Visualisierung der Anlagenfunktionen in verschiedenen
Verfahrensvarianten ermdglichen. Sie muss auBerdem fiir bestimmte Szenarien auch eine
Steuerung der Anlage ermoglichen.

e Die Gesamtanlage muss nach dem Stand der Technik aufgebaut sein und alle gesetzlichen und
behordlichen Voraussetzungen fir eine Inbetriebnahme erfiillen.

e Ausfiihrliche Enddokumentation inklusive detaillierter Funktionsbeschreibung mit
Funktionsplanen und Stromlaufplanen sowie einer Anleitung zur Bedienung des Systems.

e Die Gesamtanlage und das Hallenkonzept miissen mit den bereits vorhandenen GWI-
Strukturen kompatibel aufgebaut werden. Das bedeutet insbesondere, dass die bereits
vorhandenen Infrastrukturen (Strom, Gas, Wasser, Abwasser, Abluft, Telekommunikation,
Sicherheitskonzept, Alarmsysteme, etc.) berticksichtigt werden missen.

e Die Anlage, insbesondere die Abluftanlage und Versorgungsseite, muss so ausgelegt sein, dass
eine spatere Erweiterung der Gesamtanlage durch weitere Komponenten (bspw. einer PtH-
Anlage, einem Warmespeicher oder einem 40-60 kW Elektrolyseur) maoglich ist. AuRerdem
muss fur eine mogliche Erweiterung des Elektrolyseurs (20 KW / 30 bar) die folgende
Infrastruktur ausgelegt werden:

e Wand- und Deckendurchbriiche,

e Ausblasleitungen bis max. DN 50,

e Abluftleitung bis max. DN 200,

e VE-Wasserbedarf bei 20kW bis zu 33 I/h und
e Stromanschluss 20kW + 5 kW Peripherie.
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6.5.1.3. BAULICHE UMSETZUNG UND TECHNISCHE KOMPONENTEN

In der Versuchshalle (Abbildung 6-83) sind die Komponenten: VE-Wasseraufbereitung, Elektrolyse-
Teststand, Methanisierung, KWK-Anlage und die Visualisierung installiert. Auf dem Dach befindet sich
ein Absauggebladse zur gezielten Abfuhr der Luft aus den Einhausungen des Elektrolyse-Teststandes
und der Methanisierung. Die Verrohrung der Gasleitungen innerhalb der Halle ist mit Edelstahlrohren
Typ 12,0x1mm, Werkstoff 1.4541 ausgefiihrt. Verbindungen der Rohrleitungen sind mit Edelstahl
Quetschverschraubungen vom Typ Swagelok ausgefiihrt. Die Anschliisse an den Komponenten erfolgt
mittels Edelstahlwellschlduchen DN10 PN40. Die Rohre sind mittels Edelstahlschellen mit den bauseits
vorhandenen Potenzialausgleichschienen verbunden.

VE-Wasserversorgung

Die VE-Wasser-Versorgung fiir die Komponenten Elektrolyse-Teststand und Methanisierung wird
mittels einer Reinstwasser-Kreislauf-Anlage erstellt (vgl. Abbildung 6-81Abbildung 6-82). Diese VE-
Wasser-Anlage ist wartungsarm und erzeugt Reinstwasser mit einer Qualitdt von <1 uS/cm.

Abbildung 6-82 VE-Wasser Aufbereitungsanlage

Der Aufbau der Anlage ist eine offene Rahmenkonstruktion aus Aluminium. Der Ein- und Ausgangs-
Absperrkugelhahn und die Verrohrung sind aus Polypropylen. Der Anschluss der lonenaustauscher
erfolgt iber Edelwellstahlschldauchen DN10 PN40.

Uber die Betriebssteuerung und die Magnetventile wird das Wasser erst den Teststinden
bereitgestellt, wenn die geforderte Wasserqualitdt von < 1uS/cm erreicht wird. Bis zu diesem Wert
wird das Wasser mittels Magnetventilen (ber die Bodenablaufe abgefiihrt. Aufgrund der
Rohrleitungslange zwischen dem Leitfahigkeitssensor und den Anlagen ist zwischen dem Erreichen der
geforderten Wasserqualitdt und dem Umschalten der Magnetventile eine zeitliche Verzégerung
eingebaut.
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Abbildung 6-83 Schemazeichung des Gesamtsystems der Demonstrations- und Versuchsanlage



Strom, MSA und Visualisierung

Der Schaltschrank mit den elektronischen Einbauten steht in einem abgetrennten Raum in der
Versuchshalle. Zur elektrischen Versorgung sind in der Halle Schutzkontaktsteckdosen mit 230 VAC
und CE-Steckdosen mit 400 VAC installiert.

Die SPS libernimmt die sicherheitsrelevanten Funktionen der Anlage und Uberwacht die Fillstande
sowie die Ventilstellungen. Die Steuerung der Anlagen, die nur der Betriebsweise und nicht der
direkten Sicherheitsschaltung dienen sowie das Anlagen Monitoring werden mittels LabVIEW
realisiert. Die Visualisierung ist sowohl im Detail an den einzelnen Anlagen umgesetzt, als auch als
Sammlung auf dem Bildschirm der Leitwarte. Eine Visualisierung der Hauptfunktionen wird mittels
Bildschirm an der Hallenwand dargestellt. Fir die Zukunft ist geplant, die Steuerungsmoglichkeiten
mittels einer hinterlegten Simulation zu erganzen.

Sicherheits-Schaltung
SPS

Sicherheitsrelevante
Schaltungen

KWK

Labview- Schnittstelle

Sonstige Peripherie Elektrolyse Methanisierung

Labview- Schnittstelle Labview- Schnittstelle Labview- Schnittstelle

Mess-, Steuer- und Statusdaten

: S =
Prozessvisualisierung und c Datengrundlage
Statusdaten - 3
-fliihrung < 7
Labview-Schnittstelle 1 N ]
777777 Modellbildung -
Simulation

Abbildung 6-84 Ubersicht der Gesamtanlagentechnik

Jede angeschlossene Einzelkomponente muss visualisiert werden. Dazu sind Messstellen an den
entsprechenden Stellen in der Infrastruktur vorgesehen, die ihr Signal an die (bergeordneten
Systemsteuerung senden. Fir bestimmte Szenarien sind auflerdem Steuerungsmoglichkeiten
vorgesehen.

Im Einzelnen sind das:

o Not-Aus / Stérungen von andern Einrichtungen an die Einzelanlagen, die zu Not-Aus oder
anderen sicheren Zustanden fiihren
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. Not-Aus / Stérung von Einzelanlagen an andere Einrichtungen zur Info
. Ubermittlung sonstiger Status-Informationen (Aus / Bereit / Betrieb)
. Messwerte, wie z.B. Volumenstrom H, am Elektrolyseur, H,.Druck am Elektrolyseur, SNG-

Volumenstrom an der Methanisierung und Vorlauftemperatur an der KWK-Anlage

. Verbindung zu Magnetventilen zum Zwecke der Ubergeordneten Schaltungen (Auf /Zu) Soll-
und Ist-Wert
Gasversorgung

Vor der Halle ist ein Gasflaschenlager (siehe Abbildung 6-85), ausgelegt fir vier 300 bar
Gasflaschenbiindel. Hier werden die Gase Wasserstoff (H,), Methan (CH4), Kohlendioxyd (CO) und
Stickstoff (N,) fiir die Prozesse innerhalb der Halle bereitgestellt. Die Flaschenbiindel werden mittels
Hochdruck-Edelstahlschldauchen an den, aullerhalo der Forschungshalle befindlichen,
Entspannungsstationen angeschlossen. An den Entspannungsstationen befinden sich — ebenfalls im
Aullenbereich — mechanische Sicherheitsventile die eine unzuldssige Druckiberschreitung in den
Gasversorgungsleitungen in die Forschungshalle verhindern.

Abbildung 6-85 Gasflaschenlager neben der Versuchshalle

Die Kontaktmanometer an den Flaschenbiindeln geben einen unteren Fillstand des jeweiligen
Flaschenbiindels an. Das Unterschreiten dieses Flllstandes bedeutet, dass nur noch eine Restmenge
in den Flaschenbiindeln enthalten ist. Dieser Fiillstand wird in der Visualisierung angezeigt. Die
Kontaktmanometer sind iiber Uberspannungsschutzelemente mit der SPS verbunden. Das Gas wird
Uber Edelstahlrohren Typ 12,0x1mm, Werkstoff 1.4541 die Halle geflihrt. Am Gebaudeeintritt sind vier
Magnetventile zur Abschaltung der Gase im Storfall/NOT-AUS installiert.
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Der in der Methanisierung bendtigte Wasserstoff (H,) besteht teilweise aus dem Produktgas des
Elektrolyse Teststandes. Da die in der Elektrolyse erzeugt Gasmenge nicht fir den Betrieb der
Methanisierung alleine ausreicht, wird dem Methanisierungsprozess zusatzlich Wasserstoff aus
Gasflaschen zugefiihrt. Hierzu ist in der Halle ein Volumenmischer (siehe Abbildung 6-86) fir die
beiden Gasstrange aufgebaut.

Abbildung 6-86 Volumenmischer fiir H2-Versorgung der Methanisierung

Der Wasserstoff aus der Elektrolyse sowie Gasflaschen wird jeweils (ber einen Kugelabsperrhahn
einem Druckminderer zugefiihrt. Der Gasausgang dieser beiden Druckminderer ist zusammengefiihrt
und bildet den Gaseintritt der Methanisierung. Da der Wasserstoff aus den Gasflaschen ausschlieBlich
die notigen Restmengen bereitstellen sollen, die tGber den Elektrolyseur nicht produziert werden
kénnen, wird der Druckminderer im Gasweg des Elektrolyse auf ein hoheres Druckniveau eingestellt.
Durch das héhere Drucknivau kann sichergestellt werden, dass der Wasserstoff aus dem Elektrolyseur
eine Art Vorrang zur Bedarfsdeckung des anschlieRenden Methanisierungsprozesses geniellt.

Abbildung 6-87 Gasspeicher zur Zwischenspeicherung des SNG
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Das durch die Methanisierung erzeugte SNG soll im Anschluss gespeichert werden kdnnen, um einen
Puffer fiir einen mehrstiindigen Betrieb der KWK Anlage sicherzustellen. Hiefiir ist ein Gasspeicher mit
500 Liter Fassungsvermoégen im Aullenbereich aufgestellt (siehe Abbildung 6-87).

Der SNG-Speicher ist ausgestattet mit:

e Druckmessung zum ermitteln des Fillstandes

e Riickschlagventil in der Befiill-Leitung des Speichers

e Kugelhahn in der Befiill-Leitung des Speichers

e Sicherheitstiberdruckventil (>11bar) mit Lambdaausblaser

e Kugelhahn zum Entspannen des Speichers Giber Lambdaausblaser
e Kugelhahn am Gasausgang zum Druckminderer

e Druckminderer am Gasausgang zum Verbraucher

e Gassteckdose zum Anschluss Verbraucher

Die SNG-Qualitait wird am Ausgang der Methanisierungsanlage uberwacht und von der
Methanisierungsanlage als ,,gut” oder als ,schlecht” bewertet und anschlieRend an die SPS gemeldet.
Wenn die Gasqualitat ,,gut” ist und der Druck im Gasspeicher unter 10,5 bar liegt, wird das Gas durch
Offnung des Magnetventils in den Gasspeicher geleitet. Sollte die Gasqualitit als ,,schlecht” bewertet
werden, wird das Gas mittels Magnetventil und Abblaseleitung Giber den Lambdaausblaser tGiber Dach
abgeleitet. Im NOT-AUS Fall werden diese Magnetventile spannungsfrei geschaltet und der Gasweg
wird durch ein Magnetventil Giber die Abblaseleitung ge6éffnet und entspannt.

Des Weiteren sind in der Halle zwei Erdgasanschlisse installiert, welche tber die Hausversorgung des
GWI gespeist werden. Hier ist u.a. die Erdgasversorgung (ber Gassteckdose mit einem
Versorgungsdruck von 20-50 mbar moglich (= alternative Versorgung der KWK-Anwendung).

Ausbléser

Die Ausblase-Einrichtungen der Elektrolyse und der Methanisierung sind mittels Lambda-Ausblaser
Uber das Dach der Nachbarhalle gefiihrt. An Einrichtungen, an denen ein erhéhter Sauerstoffanteil zu
erwarten ist, sind die Ausblaser liber das Dach der Versuchshalle gefiihrt (siehe Abbildung 6-88).

Abbildung 6-88 Ausbldser; links fiir brennbare Gase, rechts fiir sauerstoffreiche Gase
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Darliber hinaus sind in der Halle Anschlisse fur Frischwasser vorhanden. Die Bodenablaufe fir
Abwasser sind im Hallenboden verteilt.

Abluftanlage

Um eventuell auftretende Gase aus dem Elektrolyse-Teststand und der Methanisierung gezielt aus der
Halle abzufiihren, ist eine Abluftanlage installiert. Der Liifter ist auf dem Dach der Halle montiert. Uber
ein gemeinsames Wickelfalzrohr (DN200) geht es lber eine Dachoffnung in die Halle. Dort wird das
Ansaugrohr auf den Elektrolyse-Teststand (DN100) und die Methanisierung (DN160) verteilt (siehe
Abbildung 6-89).

.,1

l-lr Amm | |
| head IRNFRERD

Abbildung 6-89 Abluftanlage und manueller Schalter

In diesen beiden Rohren sind Trimmklappen verbaut, um die erforderliche Verteilung der Ansaugluft
von ca. 81 m3/h fir den Elektrolyse Teststand und ca. 100 m3/h fir die Methanisierung zu
gewahrleisten, dies entspricht einem 30-fachen Luftwechsel innerhalb der Teststande. Die Bildung
eines explosionsfahigen Gasgemischs kann so vermieden werden.

Der abgesaugte Luftstrom wird mittels elektronischem, kalorimetrischem Sensor und mechanischer
Windfahne in beiden Abluftrohren der Gerate erfasst.

Nach Einschalten der Abluftanlage mittels Handschalter an dem Unterverteiler dauert es etwa 180
sek., bis die Messsensorik die Freigabe zur Inbetriebnahme des Elektrolyse-Teststands und der
Methanisierung gibt. Ein Sammelsignal, gebildet aus der beschriebenen Luftstromiiberwachung in den
Absaugrohren und der zusitzlichen Uberwachung der Stromaufnahme des Liifters, dient hier als
Uberwachungskriterium.

Nach dem Abschalten der Absaugung, lauft der Lifter ca. 20 Minuten nach, um eventuelle Restgase
sicher aus der Halle abzufiihren.

Ein Ausfall der Abluftanlage hat zur Folge, dass das gebildete Uberwachungssignal die beiden
Teststdnde in den sicheren Zustand Uberfiihrt. Zudem sorgen die Magnetventile dafiir, dass die
Gasversorgung in einen sicheren Zustand versetzt wird.
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

6.5.1.4. AUFSTELLUNG UND INBETRIEBNAHME

Alle Anlagen werden unabhangig voneinander angeschlossen und funktionell gepriift. Dazu gehoren
u.a. Druckprifungen, Funktionsprifung der SPS (z.B. Not-Aus-Funktionen) und Betriebsprifung.
AnschlieBend erfolgt eine Inbetriebnahme mit allen in der Anlage verfligbaren technischen Funktionen
sowie eine Priifung der notwendigen Unterlagen zum Nachweis des sicheren Betriebs. Das Ganze
erfolgt in Anwesenheit der Partner und eines Sicherheitsingenieurs. In Abbildung 6-90 ist die

Demonstrationshalle im fertigen Zustand abgebildet.

Abbildung 6-90 Finale Aufstellung der Anlagen in der Demonstrationshalle

6.5.2 AUFBAU EINES ELEKTROLYSEURS AM GW/I

bearbeitet durch: Forschungszentrum lJiilich, Institut fiir Energie- und Klimaforschung, Elektrochemische Verfahrenstechnik
(IEK-3)

Es wurde ein Konzept fir den Aufbau einer Anlage zur Untersuchung von Elektrolyseuren in
Verbindung mit einer nachgeschalteten Methanisierung entwickelt. Ziel ist dabei die Schaffung einer
Plattform zur realitdtsnahen Erprobung von Elektrolyseuren. Im IEK-3 wurden die Komponenten eines
moglichen Teststandes fiir die Elektrolyse dimensioniert, so dass anhand der entwickelten
Spezifikationen ein System am GWI aufgebaut und mit einem entsprechenden Stack ausgestattet wird.
Dabei ermoglicht die im Rahmen des Projektes beschaffte Anlage, unterschiedliche Module in
verschiedenen Konfigurationen vor dem Hintergrund einer sinnvollen Integration in die
Energieinfrastruktur, zu untersuchen.

Schwerpunkte stellen dabei folgende Analysen dar:

e Definition technisch interessanter Betriebsbedingungen,

e Wechselwirkungen unter Anlagenkomponenten (Elektrolyse-Methanisierung),
e Untersuchung des dynamischen Betriebsverhaltens,

e Modellierung.

Abbildung 6-91 stellt schematisch die Anbindung des Elektrolysesystems an die Methanisierung des
ZBT dar. So ist es denkbar die ganze Anlage nach dem Erzeugungsprofil von erneuerbarer Elektrizitat
zu betreiben, andererseits kdnnen durch Zwischenspeicherung von Gasen auch die Freiheitsgrade fir
den Betrieb vergroBert werden.
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Dabei zeigen sich unterschiedliche Freiheitsgrade fiir die Betriebsszenarien. Bei Hinzunahme eines
Wasserstoffspeichers kann die Elektrolyse nach beliebigen Lastvorgaben betrieben werden,
beriicksichtig man aullerdem noch einen Methanspeicher, so ergeben sich auch fir die
Methanisierung weitere Freiheitsgrade im Hinblick auf die Leistungsabgabe und die Betriebsdynamik.

H,-dehumidification
<] > H,

Warme

Virtuelle Speicher

: Wasserstoff-Speicher](——

A 4

Methan-Speicher ]——> CH,4

A4

CO,

Methanisierung

Abbildung 6-91 Schematische Darstellung des Systemaufbaus von Elektrolyse und Methanisierungsverbund mit
Einzeichnung der Stoffstréme

Um einen stabilen und sicheren Betrieb zu gewahrleisten, ist ein hoher Automatisierungsgrad der
Anlage anzustreben. Durch die automatisierte Abbildung von Messprogrammen ist es auflerdem
moglich, unterschiedliche Szenarien, die sich aus der Verbindung von Elektrolyse und erneuerbaren
Energien ergeben, nachzubilden. Hierdurch kénnen dann belastbare Aussagen tber die Funktionalitat
der Elektrolyse und den Bedarf an méglichen weiteren Entwicklungsarbeiten abgeleitet werden.

Neben dem Elektrolyseur selbst miissen auch die notwendigen Systemkomponenten zum Betrieb der
Elektrolyseure geeignet dimensioniert werden. Bei dem verfolgten Ansatz wurde auf eine
Gasverdichtung mittels Kompressor verzichtet und das System so dimensioniert, dass ein Druckbetrieb
bis 30 bar moglich ist. Die Definition des geeigneten Druckniveaus erfolgte in enger Abstimmung mit
dem GWI und der Methanisierungsgruppe (ZBT).

Im Rahmen von Projekttreffen unter den am experimentellen Teil beteiligten Partnern wurde die
Konfiguration und Dimensionierung der Testumgebung abgestimmt. Dazu wurden zunéachst die Ziele
der experimentellen Systembegleitforschung noch einmal diskutiert und aktualisiert. Diese lassen sich
flr die Elektrolyse wie folgt festlegen:

e Praktische Untersuchung moglicher Wechselwirkungen unter den Anlagenkomponenten
(Elektrolyse-Methanisierung)

e Untersuchung des dynamischen Betriebsverhaltens, insbesondere Auswirkungen von
Druckgradienten auf die Leistungsfahigkeit des Elektrolyseurs
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

e Schaffung einer Datenbasis fur die Modellierung

Um diesen Anforderungen gerecht zu werden, ist zundchst die Definition technisch interessanter
Randbedingungen fiir die Anlagentests erforderlich. Hier wurden die Spezifikationen und kritische
Input- und Output-Parameter identifiziert.

Es wurden die Anforderungen an den Teststand von technischer Seite definiert und die Beauftragung
eines geeigneten Systems erfolgte. Neben den technischen Randbedingungen spielte auch die
Sicherheit des Systems eine entscheidende Rolle. Die Anlagen benétigen sowohl Dachabluft fir eine
Notfallabschaltung, als auch eine Abluft-/Absauganlage im Normalbetrieb, um den sicheren Betrieb zu
gewidhrleisten. Die erforderlichen Randbedingungen wurden ebenfalls erfasst und in ein

entsprechendes Lastenheft integriert.

T T s -

HR A

Abbildung 6-92 Blick auf und in den bei der Firma Greenlight gefertigten und am GWI aufgestellten
Elektrolyseteststand

Die Leistung des Elektrolysetestfeldes (siehe Abbildung 6-92) wurde auf 1.500 W (12,5V, 120 A, 5
Zellen) festgelegt und der maximale Betriebsdruck liegt bei 30 bar. Die Anforderungen an die
Gasentfeuchtung sind nicht kritisch, da die Methanisierung mit feuchten Gasen keine Schwierigkeiten
hat und eine Abkihlung und Kondensation des Gases mit einem wassergekihlten Warmetauscher
(Tgas:= 10 °C) ausreichend ist.

In den Teststand ist flir Versuchszwecke ein PEM-Elektrolysestack mit einer aktiven Zellflache von
100 cm? integriert, siehe auch Abbildung 6-93. Der Zellstapel besteht aus 5 Zellen und die Zellen sind
mit Nafion 115 als Elektrolytmaterial ausgestattet. Der Arbeitsbereich des Stacks reicht bis zu
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Temperaturen von rund 80 °C und Driicken von 30 bar. Der Stack ist so dimensioniert, dass auch ein
Differenzdruckbetrieb von 30 bar moglich ist.

A A A A A

te

et

Abbildung 6-93 Elektrolysestack des IEK-3 zur Integration in den Teststand (100 cm? 5 Zellen; Elektrolyt Nafion
115; 30 bar; 80 °C)

Im Rahmen des Projektes werden die Wechselwirkungen unter den Submodulen untersucht und es ist
vorgesehen, anschlieBend in einem weitergehenden Vorhaben detailliert Szenarien der Erzeugung von
Wasserstoff und Methan aus erneuerbaren Energien zu untersuchen. Dieses zukiinftige Energiesystem
ist in Abbildung 6-94 dargestellt und insbesondere die gelb hinterlegten Bereiche sind fiir die
Elektrolyse und den mittels Elektrolyse bereitgestellten Wasserstoff von besonderer Bedeutung. Dabei
ist eine direkte Abbildung des Erzeugungsprofils der erneuerbaren Energien denkbar, andererseits
miissen aber auch mogliche Speicher in einem System berlicksichtigt werden. Weiterhin kann das
Wegschalten von Verbrauchern - wie einer groflen Elektrolyseanlage - einen wichtigen Beitrag zur
Netzstabilisierung leisten. All diese vernetzten Anforderungen miissen mit der Dynamik der
verschiedenen Systeme sinnvoll zusammenarbeiten kdnnen. So werden die kiinftigen Messergebnisse
zeigen inwieweit z.B. Speicher notwendig sind, um Anfahrzeiten fiir den Druckaufbau der Elektrolyse
oder die Aufwdarmphase der Methaniserung zu lberbriicken. Ebenso kénnte eine sehr dynamische
Betriebsweise zu geringer Effizienz flihren und durch Speicher optimiert werden.
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Abbildung 6-94 Wasserstoff nutzende Pfade eines auf erneuerbaren Energien basierenden Energiesystems (Gelb
hinterlegt)

6.5.3 AUSLEGUNG UND AUFBAU EINER METHANISIERUNGSANLAGE AM GW/I

bearbeitet durch: ZBT GmbH - Zentrum fiir BrennstoffzellenTechnik (ZBT)

Der finale Schritt der Entwicklungsarbeit von ZBT war die Integration der in Abschnitt 6.2.1
beschriebenen Methanisierungsanlage in den Systemverbund sowie die Erprobung am Standort GWI.

In Kooperation mit den Partnern wurden die Sicherheitsaspekte der gesamten Demonstrationsanlage
eingehend diskutiert und die Anlagenplanung fiir den Standort GWI diesbezliglich unterstiitzt.
Insbesondere wurden die Themen Explosionsschutz, Sicherheitsabschaltung und Unterweisungen
vertieft und Konzepte entwickelt, die einen sicheren Betrieb jeder Einzelanlage in der
Demonstrationsumgebung am GWI ermdglichen. Die Ergebnisse flossen wiederum in die Spezifikation
der Methanisierungsanlage insbesondere bei der Wahl der Sicherheitskomponenten sowie die
Medienfiihrung fir die unterschiedlichen Betriebszustédnde (Normalbetrieb mit und ohne Elektrolyse,
transiente Zustande, Notabschaltung etc.) ein.

Zu den vorgenannten Aktivitdten erfolgte ein intensiver Austausch der Experimentgruppe. In
regelmaligen Treffen mit dem beauftragten Generalunternehmer und allen beteiligten Partnern
wurde das Detail-Engineering fiir die Demonstrationsanlage mit erarbeitet. Die Schnittstellen wurden
final definiert und Unterlagen zur Erstellung der Gefahrdungsbeurteilung fiir den Standort GWI wurden
ausgetauscht. Die Methanisierungsanlage sowie die Schnittstellen der Versuchshalle im GWI sind so
konzipiert, dass eine Aufstellung sowie der Betrieb der Anlage im Verbund mit der Elektrolyse, einem
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Gasspeicher und einer KWK-Anlage am Standort GWI moglich ist. Nach Abschluss der Tests am
Standort ZBT erfolgte der Umzug der Methanisierungsanlage zum GWI. Durch die sukzessive Kopplung
an die zuvor definierten Schnittstellen sowie einer systematischen Prifung aller relevanten
Sicherheitsanforderungen und Funktionen konnte schlieBlich die Wiederinbetriebnahme erfolgreich
durchgefiihrt werden. Alle geplanten Randbedingungen und Parameter kbnnen am neuen Standort
eingestellt werden, so dass die bereits am ZBT ermittelten Testergebnisse bestatigt werden konnten.
Es steht eine Methanisierungsanlage mit zahlreichen Freiheitsgraden zur Untersuchung relevanter
Betriebsszenarien zur Verfligung.

6.5.4 KWK —TECHNOLOGIE ZUR RUCKVERSTROMUNG

bearbeitet durch: Gas- und Wdrme-Institut Essen e.V. (GWI)

Zur vollstandigen Umsetzung des Technologiepfades von der Wasserstofferzeugung lber die
Methanisierung bis hin zur Rickverstromung bzw. Nutzung des Gases im Warmemarkt, wird in der
Halle ein Kraft-Warme-Kopplungs-System aufgebaut. Dieses System besteht aus einer KWK-Anlage,
einem Wéarmespeicher und einem GW|-Teststand zur messtechnischen Uberwachung und Steuerung.

KWK-System

Ausgewadhlt wird ein System der Firma Vaillant, der ecopower 3.0. Es handelt sich hierbei um eine Gas-
Otto-motorische KWK-Anlage mit einem 500 | groBen Warmespeicher, der in einem Teststand des
GW!Is installiert wird (vgl. Abbildung 6-95).

ecopower

Abbildung 6-95 KWK-Anlage zur Riickverstromung inkl. Wdrmespeicher integriert in einen GWI-Teststand
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Die Bandbreite der thermischen Eingangsleistung entspricht mit 9-12 kW der thermischen
Ausgangsleistung der Methanisierung mit 10 kW. Eine Ubersicht der technischen Rahmendaten
[Vail12] ist in Tabelle 6-16 dargestellt.

Tabelle 6-16 Technische Daten des aufgestellten KWK-Systems (3.0) [Vail12]

Technische Daten | | ecoPOWER 3.0 | ecoPOWER 4.7

Gas-Verbrennungsmotor (EInzylinder-4-Takt-Hubkelbenmotor)

Kompressions-fAbgasvolumen om? 272 272

Variable Motordrenzan U/min 1.400- 2,400 1.400 - 3.600
(Werkseinstellung 2.400) (Werkseinstellung 3.400)

Kihlflissigkeitstemperatur im Betrieb oL T5- 80, kurzzeitig 90 T5- 80, kurzzeitig 90

Abgastemperatur max. o Q0 20

Kondensatwassermenge ca. /n 2 2

Lelstung

Elektrische Leistung, modulierend, Erdgas " KW 1.5-30 1.5-47

Elekirische Leistung, modulierend, Fldssiggas " EW 1.6-3.0 1.6-4T

Thermische Leistung , modulierend, Erdgas "4 kW 47-8,0 47-125

Thermische Leistung, modulierend, FIGssiggas »a kW 5.2-9.0 52-138

Aufgenommene Leistung, ErdgasEfLL & EW 69-12.0 69-19.0

Aufgenommene Leistung, FIGssiggas PY KW T.5- 12,6 7.5- 20,0

intermer elektrischer Eigemseroauch im Betrieb® L 50- 100 50-100

GRSAMIWIrkungsgrad (H) = % +90 » 30

Brennstoffverbrauch?® Erdgas/ Fliissiggas m*; kgfh | 070-1,30/0,59- 0,97 0,70-150/0,59-1,55

Schalldruckpegel {in 1 m Abstand) dB (A} <57 <63

schallleistungspegel dB (A} &8 74

Anschiusswerte

Erdgas EfLL (H, =95 kWh/m?/ 8,1 kWh/m? 3@ m¥h 0,70-1,30 0,70-1,90

Flissiggas(H = 12,6 kWh/kg) > Kash 0.59-097 0,59-1,55

Vor-und Ricklaufanschiluss Geradt Tim &5 AG, 150 T-1, /4" AG, 150 71, 38"

Gasanschiuss Gerat Rp /2 Rp 1/2

Luft-f&bgasanschluss mme& | 75 75

Kondensatanschluss MM &5 40 40

Elektroanschiuss A00V/50 Hz, 3/PE- 400 W50 Hz. 3/PE-

Helzsystem

Vorlauftemperatur max. aC 75 75

ROCKIZuftemperatur min/max. o 35-60 35-60

Geridteabmessungen *

Hione/Breite/ Tiefo mim 1085/ 7621370 1085/ T62/1370

Gewicht ca. kg 385 355

UElektriscive Leistung gemap EM 503351 Dew. nach Tabelle 1

? Das Verhdlinis thermischer Leistung zu elektrischer Leistung ist Gber den gesamten Leistungsberaich nahezu konstant

T Je nach Luftdichte und Gasqualitat

= Mape ohne Anschiisse/Wartungsfreiraum

= Eigenverbrauch von externe Pumpen, Mischern und Anschlusskits nicht enthalten
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GWI KWK-Teststand

Das gesamte KWK-System ist an einen selbst konstruierten GWI-Teststand gekoppelt, um die gesamten
Systemdaten aufzunehmen und zu visualisieren. Der Teststand verbindet die ,Warmesenke”, hier
realisiert durch eine Frischwasserkiihlung durch einen Warmetauscher mit dem KWK-Speicher,
welcher wiederum mit der KWK-Anlage verbunden ist (siehe Abbildung 6-96).

Gas DN15
Anschluss an
Gassteckdose DN15 Kihlwasser VL DN15

Kihlwasser RL DN1S

Priifstand /
Visualisierung

Warmesenke

1,40 m

RL KWK DN13

Speicher
H=2,27m

VL KWK DN1S

Abbildung 6-96 Schema des GWI-KWK Teststands

Heiz- und Kiihlkreislauf im Teststand

Fir die Erfassung der Warmeabgabe sind ein Heizkreis und ein Kiihlkreislauf erforderlich. Diese beiden
Kreisldufe werden durch einen Plattenwdrmetauscher (Warmesenke) voneinander getrennt. In jedem
dieser Kreisldufe befindet sich ein Volumenstromregler. Die Volumenstréme sind durch magnetische
Stellventile stufenlos regelbar und kénnen manuell oder automatisch angesteuert werden. Die
FlihrungsgrofRen fiir die Regler sind die Ricklauftemperatur und der Volumenstrom des Heizkreises.
Die Ermittlung der Temperaturen erfolgt durch Widerstandstemperaturfiihler (PT100 Klasse B). Die
kontinuierliche Warmeabfiihrung im System erfolgt iber eine 3-stufige Umwalzpumpe im Heizkreis.
Um die thermische Energie erfassen zu koénnen, befinden sich direkt am Ausgang des jeweiligen
Prifgerates in der Vor- und Riicklaufleitung ebenfalls kalibrierte Widerstandsthermometer. Die
Wasservolumenstrome werden wird mithilfe von magnetisch-induktiven Durchflussmessgeraten im
Heizkreis und Geratekreis erfasst. Das Durchflussmessgerat ist mit ausreichend dimensionierten Ein-
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und Auslaufstrecken angeordnet, so dass die Messungen nicht durch Verwirbelung z.B. durch Bégen
oder T-Stlicke beeintrachtigt werden.

Messdatenaufnahme und-verarbeitung

Zur kontinuierlichen Messdatenaufnahme und Speicherung am Prifstand wird ein Messdaten-
erfassungs- und Steuerungssystem — kurz Datalogger — verwendet, der die Daten an einen PC zur
Auswertung und Speicherung Ubertragt. Als Messdatenerfassungs- und Auswertungssoftware wird das
Programm Labview angewendet. Durch die Software ist es moglich, Hardware anzusteuern,
benutzerfreundliche Oberflichen zu generieren, Daten zu verarbeiten, aufzubereiten und
darzustellen. Des Weiteren ist eine Ansteuerung (iber die (bergeordnete Anlagensteuerung
vorgesehen.

Brenngase

Eine direkte Verbindung der Anlagenkomponenten Methanisierung und KWK-Anlage wurde in der
Planung ausgeschlossen, da beide Anlagen autark voneinander betrieben werden. Zudem kann es
betriebsbedingt leicht zu Stérungen an den Anlagen kommen, sobald eine dynamisch, abhéngige
Fahrweise angestrebt wird. Ein schwankender Gasstrom wird zu Fehlermeldungen bei der KWK Anlage
flhren, so dass ein Teillastbetrieb der Methanisierung nicht moéglich ware. Des Weiteren befindet sich
die Methanisierung noch in einem Forschungs- und Entwicklungsstadium, so dass keine kontinuirliche
Gas-Qualitat sichergestellt wird. Um die nachgeschaltete Infrastruktur (Gasspeicher und KWK-Anlage
inkl. Verrohrung) zu schitzen, ist eine ,,Schlechtgasweiche” nach der Methanisierung installiert, die
einen autarken Betrieb der Anlagen erméglicht und das Produktgas lGber eine Ausblaseleitung Gber
Dach abfihrt.

Durch den in Kapitel 6.5.1.3 beschriebenen Gasspeicher wird demetsprechend auch eine unabhangige
Fahrweise des KWK-Systems realisiert. Hier ist die Auswahl moglich, ob die KWK-Anlage mit Erdgas
oder SNG betrieben werden soll.

Nach dem DVGW Regelwerk Arbeitsblatt G 260 [Deutl3] werden Gasbeschaffenheiten fiir die
offentliche Gasversorgung festgelegt. Gerate, die flr den deutschen Markt entwickelt und betrieben
werden, sind in der Lage mit den dort festgelegten Gasbeschaffenheiten umzugehen.

Im Rahmen des Projektes wird die KWK-Anlage mit Erdgas H und dem erzeugten SNG betrieben. Fir
das SNG ist zu erwarten, dass ein Wasserstoffanteil < 10 Vol.-% im Gas ist. Das DVGW Arbeitsblatt G
260/G 262 legt einen maximal technischen méglichen Wasserstoffanteil von unter 10 Vol.-% fest (siehe
auch Band Il Kapitel zum Pfad 5 A + B).

Betrieb

Im Rahmen des Projekts ist die Anlage in Betrieb gegangen. Die Funktionen des technischen Betriebes
sowie der Datenaustausch mit der Gberlagerten Testanalage wurden getestet. Aufgrund der zu hohen
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Wassergehalte im SNG wurde die Anlage bisher mit Erdgas H betrieben. Die Versorgung der Anlage
kann sowohl leitungsgebunden als auch durch den Gasspeicher erfolgen.

6.5.5 ERFAHRUNGEN, FAZIT UND AUSBLICK ZUM GESAMTSYSTEM

bearbeitet durch: Gas- und Wdrme-Institut Essen e.V. (GWI); Forschungszentrum liilich, Institut fiir Energie- und
Klimaforschung, Elektrochemische Verfahrenstechnik (IEK-3); ZBT GmbH - Zentrum fiir BrennstoffzellenTechnik (ZBT)

Rickblickend zeigt die Erfahrung, dass der Aufbau einer innovativen Demonstrationsanlage eine
herausforderne Aufgabe mit sehr vielen Schnittstellen ist. Liegt die Basisplanung noch in einem kleinen
Kreis von Mitarbeitern und Projektpartnern, wird es spatenstens in der Umsetzung bzw. in der Vergabe
der einzelnen Aufgaben sehr diversitar.

Wahrend der Umsetzungsphase ist ein regelmaRiger Austausch sowohl zwischen den Projektpartnern
als auch zwischen den Gewerken notwendig. Potentielle Risiken, Funktionsweisen, technische
Spezifikationen und Betriebsbedingungen werden von jeder einzelnen Leihanlage erfasst, um die
umgegebene Infrastruktur daraufhin anzupassen. Individuelle Betriebs- und Sicherheitskonzepte sind
im Rahmen der Gesamtanlage gesichtet und Uberarbeitet worden, um den gemeinsamen Betrieb
moglichst effizent und sicher zu gestalten.

Nichtsdestotrotz gibt es einige Herausforderungen bei der praktischen Umsetzung einer
Demonstrationsanlage mit Anlagen aus der Forschung und Entwicklung. Unter anderem fehlen fir
einige Anlagen die Betriebserfahrung, um alle technischen Spezifikationen im Vorfeld anzugeben. Die
Methanisierungsanlage z.B. ist im Projekt entwickelt worden und verfiigt bis dato nicht Gber
Langzeiterfahrung im Betrieb. Unter den technischen Bedingungen am GWI und unter der Anforderung
der Interaktion mit den anderen Anlagen miissen die meisten Betriebspunkte neu ermittelt werden.

Nicht alle Lésungen, die in der Planung umsetzbar scheinen, haben sich im Betrieb als praktikabel
erwiesen. Dazu zahlt u.a. die Frischwasserversorgung, die an einem Versorgungsstrang sowohl die VE-
Wasseraufbereitung, die Elektrolyse und die Methanisierung versorgt. Da die Anlagen unterschiedliche
Maximaldriicke und —durchflisse aufweisen, wurde im praktischen Betrieb festgestellt, dass unter
speziellen Bedingungen ein verringerter Frischwasserstrom bei der Methanisierung ankommt. Das
liegt an der speziellen Schaltung im Fall der Aktivierung der Qualitatsweiche des VE-Wassers. Durch
diesen Vorgang kommt es zu einem Betriebsdruckabfall des Wassers, welcher sich auf die
nachgeschalteten Anlagen auswirkt. Um einem potenziellen Druckabfall entgegen zu wirken, werden
in den einzelnen Versorgungsstrangen zusatzliche Druckreduzierer eingebaut.

Notig wurde aulerdem der nachtragliche Einbau von zusatzlichen Kondensatabldssen in den
Produktstromausblaseleitungen, die lber das Gebdudedach abgefiihrt werden. Durch eine nicht
vorgesehene Riicksplilung des VE-Wassers im Elektrolysesystem wahrend der Vor-
Inbetriebnahmephase wurde festgestellt, dass die bisherigen Ablasse nicht ausreichend waren.
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6 TECHNOLOGISCHE SYSTEMBEGLEITFORSCHUNG

Weitere Komplikationen, die zu einer Verzogerung fiihren sind u.a. Treiberprobleme, Probleme bei der
unterschiedlichen Verarbeitung von Datenséatzen z.B. ausgel6st durch uneinheitliche Verwendung von
Punkt und Komma als Trennzeichen, defekte oder in der Lieferung verspatete Ventile und sonstige
Mangel, die vor Inbetriebnahme behoben worden sind.

Viele Projektphasen sind zeitaufwendig, da viele Gewerke miteinander abgestimmt werden mussen.
Dieser Organisationbedarf beginnt bereits mit der Basisplanung, die als Grundlage der Ausschreibung
dient. Aufgrund der vielen noch offenen Fragestellungen im Rahmen eines Forschungsprojekts wurde
eine beschrankte Ausschreibung mit Praqualifikationsverfahren gewahlt. Da innerhalb der Umsetzung
sowohl bauliche Aufgaben, Bauliberwachung, Detailengineering, Installationsarbeiten, Abluft und
Luftungsarbeiten, Programmierung und Visualisierung sowie die Einbindung von KnowHow in den
Themenbereichen PtG und KWK anfallen, stellte sich der Bieterkreis aufgrund der Komplexitat der
Aufgabe als iberschaubar heraus.

Obwohl es sich um eine Anlage zu Forschungszwecken handelt, wird das Thema Sicherheit und der
Nachweis derselben selbstverstandlich als elementarer Punkt der Zusammenarbeit gesehen.
Unabhangig von der GroRe der Anlage ist der Standard an die Sicherheit derselbe. Dies bedeutet eine
genaue Dokumentation aller verbauten Anlagenteile, die Einhaltung der geforderten
Zertifikatsnachweise, Plane und der potenziellen Risiken sowie der getroffenen GegenmalRnahmen
bzw. eine Risiko-Analyse und regelmaRige Unterweisungen. Dies gilt sowohl fur bereits im Markt
befindliche Anlagen, wie auch die aufgebauten Prototypen bzw. Laboranlagen und die umgebende
Testumgebung.

Ein anderer zentraler Punkt ist das gewéhlte Betreiberkonzept. In der hier gewéahlten Konstellation ist
das Gas- und Warme-Institut Essen e.V. der Betreiber. Es stellt die umliegende Infrastruktur, wahrend
die Anlagen der Partner als Leihgaben fir die Projektlaufzeit temporar aufgestellt wurden. Darliber
hinaus wird neben dem Kooperationsvertrag ein Nutzungsvertrag aufgesetzt und mit den
entsprechenden Projektpartnern unterzeichnet. Hier werden Rechte und Pflichten der Einzelparteien
sowie Haftungsregelungen sowie weitere Bedingungen festgelegt.

Im Rahmen dieses Forschungsvorhabens wurde die komplette Demonstrationsanlage von der Idee
Uber die Umsetzung bis hin zur Inbetriebnahme realisiert. Die verbauten Anlagenteile sind innovative,
neu in den Markt eingefiihrte Gerdte und Technologien oder Prototypen bzw. im Labor entwickelte
Anlagen. Auf Basis dieser inhomogenen Technologiereife ist der gesamte Aufbau eine lehrreiche
Herausforderung.

Ausblick

Mit der am GWI mit Experimenten ausgestatteten Versuchshalle steht nun eine Plattform zur
Verfligung die es ermoglicht die Interaktionen in einem von erneuerbaren Energien gepragten
Versorgungssystem praktisch zu untersuchen. Im noch (berschaubaren MaRstab kann das
Zusammenspiel der Wasserstofferzeugung mit der Methanisierung und einer Riickverstromung
untersucht und Betriebsstrategien fiir einen besonders Wirtschaftlichen Betrieb des Gesamtsystems
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entwickelt werden. Auch die Integration von Speicherelementen zur Anpassung der Systemdynamik
kann helfen eine Optimierung des Gesamtsystems zu erreichen.

Die Ergebnisse dieses Vorhabens sowie weiterer aktueller Forschungs- und Demonstrationsaktivitdaten
auf dem Gebiet der katalytischen Methanisierung zeigen, dass diese Technologie zur Herstellung von
synthetischem Erdgas als Energiespeicher ein sinnvoller Baustein und wirksames Mittel zur
Sektorenkopplung im zukiinftigen Energiesystem ist [BaKD17, StSt17]. Die wirtschaftlichen und
energiepolitischen Randbedingungen sind nicht fix und nicht vorhersehbar, so dass vermeintliche
Restriktionen aufgrund von Unwirtschaftlichkeit in der aktuellen Phase des Energiewandels zu Gunsten
der Erforschung von Technologieoptionen hintenangestellt werden sollten.

Der aktuelle technische Stand der katalytischen Methanisierung bietet in diesem Zusammenhang das
Optimierungspotenzial insbesondere im Hinblick auf eine bedarfsgerechte Auslegung und den Betrieb
derartiger Anlagen im Systemverbund mit Elektrolyse, Speichern und Gasendanwendungen. Weitere
Untersuchungen sowohl im Labormalistab bis ca. 10 kW als auch in einem energiewirtschaftlich
relevanten MaRstab (z.B. ab 100 kW) sind zu empfehlen.

Aus diesem Grund ist ein Folgevorhaben , Kompetenzzentrum Virtuelles Institut Strom und Warme
bantragt worden, um weiter Arbeiten im Rahmen der experimentellen Begleitforschung. Dazu zahlen
unter anderem die Fahrweise mit sicheren Betriebszustdnden in stationdrer und dynamischer
Fahrweise, eine GrofRere Dimensionierungsbetrachtung bei der Elektrolyse und der Methanisierung,
eine Hintergrundsimulation fiir den automatisierten Betrieb der Technologien zur Visualisierung der
Flexibilitaitsoptions-Nutzung  und die  Erprobung der einzelnen = Komponenten in
Langzeitversuchsreihen.
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