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Kurzfassung

Keramische Wabenkatalysatoren zur chemischen Methanisierung von
CO,

Die globale Klimaerwérmung erfordert eine erhebliche Reduktion der CO2-Emissionen innerhalb der
néchsten Jahrzehnte, was unter anderem durch Kreislauffiihrung bzw. Nutzung von CO2 und die
Substitution von fossilen Energietrdgern durch erneuerbare Energien erreicht werden soll. Eine Um-
setzung der Mafnahmen ist jedoch keineswegs trivial, sondern mit weiteren Problemstellungen wie
Dezentralisierung der Energiebereitstellung, erhohtem Energiespeicherbedarf, Ausbau des elektrischen
Energienetzes und Integration von Verfahren zur COo-Nutzung verbunden. Unter diesen Gesichtspunk-
ten scheint Power-to-Gas (PtG) eine besonders aussichtsreiche Technologie zu sein, da sie sowohl zur
Speicherung elektrischer Energie als auch zur Wiederverwendung von COs geeignet ist. Nachdem es
sich um ein vergleichsweise junges Verfahren handelt und dessen einzelne Prozessschritte urspriinglich
fiir andere Anwendungen entwickelt wurden, besteht noch wesentlicher Verbesserungsbedarf. Insbe-
sondere die vielfdltigen Anwendungsszenarien stellen grofe Herausforderungen an die Prozessfiihrung,
welche nach dem heutigen Stand der Technik noch nicht erfiillt werden konnen.

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird ein innovatives Konzept zur Methanisierung von COy inner-
halb der PtG-Prozesskette vorgestellt, in welchem anstelle der géngigen losen Katalysatorschiittungen
strukturierte Wabenkatalysatoren eingesetzt werden sollen. Die Eignung der neuartigen Katalysatoren
wird in umfangreichen Versuchsreihen an einer Laborversuchsanlage zur chemischen Methanisierung
untersucht. Dabei wurden Betriebsbedingungen wie Druck und Raumgeschwindigkeit in einem Bereich
von ca. 1-15 bar und 1400-6000 h™! variiert, wobei sich ein Druck von 10 bar bei niedrigen Raum-
geschwindigkeiten <3000 h™! als besonders bevorzugt herausstellte. Die Monolithen selbst bestehen
aus einer keramischen Wabe aus Cordierit, welche entweder mit y-AlsOg oder Yttrium-stabilisiertem
t-ZrOy (TZP, 3 mol-% Y203) beschichtet wird. Als katalytisch wirksames Material wird Nickel durch
Tauchbeschichtung und nachfolgende Reduktion von Ni(NOs)s auf die oxidische Trégerschicht auf-
gebracht. Neben dem Einfluss der beiden oxidischen Beschichtungen wurden auch die Auswirkungen
der Katalysatorgeometrie auf den Reaktionsumsatz untersucht. Dazu wurden Waben mit Langen von
100, 142 und 145,5 mm sowie Zelldichten von 82 und 300 cpsi in ein bis drei Reaktorstufen einge-
setzt. Um die Leistung des Katalysators besser bewerten zu konnen wurden Vergleichsversuche mit
einem kommerziellen, kugelférmigen Schiittkatalysator durchgefiihrt. Im Zuge der Versuchsreihen zeig-
ten die Wabenkatalysatoren und das kommerzielle Produkt ein iibereinstimmendes Betriebsverhalten.
Die CHy-Konzentration im Produktgas erzielte beim marktreifen Produkt hohere Werte, was jedoch
auch auf dessen fortgeschrittenen Entwicklungsstand zuriickzufiihren ist.

Zuséatzlich zu den Methanisierungsversuchen wurden zwei Prozessketten bestehend aus Methanisie-
rung und Gasaufbereitung bzw. Fermentation, Methanisierung und Gasaufbereitung untersucht. Dazu
wurden mehrere Versuchsanlagen, welche von verschiedenen Forschungsgruppen zur Verfiigung gestellt
wurden, miteinander kombiniert um die Funktion des Anlagenverbunds nachzuweisen. Als Ziel diente
jeweils eine CH4-Konzentration von >96 Vol-% um den Einspeiseanforderungen des osterreichischen
Gasnetzes zu entsprechen, was bei geeigneten Betriebsbedingungen mit beiden Prozessketten erreicht
werden konnte.

Die Erkenntnisse der Arbeit legen die Basis fiir die néchsten Schritte der Verfahrensentwicklung und
sind direkt in die Planung einer Pilotanlage im Containermafistab eingeflossen.



Abstract

Ceramic honeycomb catalysts for methanation of CO,

Global warming necessitates a significant reduction of CO9 emissions within the next decades. This
can either be achieved by cyclization and utilization of CO9 or by substitution of fossil fuels, just to
name a few possibilities. However, an implementation of such processes is inherently linked to several
challenging problems, such as decentralization of power generation, increasing energy storage demand,
extension of the power grid and integration of processes for carbon utilization. With these aspects
in mind, Power-to-Gas (PtG) is a promising technique, since it is suitable for energy conversion and
storage as well as for reuse of CO2. Nonetheless, PtG is a comparably young technology and its process
steps were originally developed for other applications. The variety of possible applications leads to
high requirements regarding operational flexibility, which cannot be provided with todays state of the
art techniques. Therefore, a substantial research demand for improvements is still necessary.

Within the scope of this work an innovative methanation process as part of the PtG technology is
introduced. A ceramic honeycomb catalyst is used instead of common spherical bulk catalysts. The
suitability of these catalysts is investigated in comprehensive experiment series. Operating conditions
pressure and space velocity were varied in a range of 1-15 bar and 1400-6000 h™!. Best results were
achieved at 10 bar and <3000 h™'. The monolithic catalyst consists of a ceramic honeycomb made of
cordierite, which is coated with an metal oxid like y-AlyO3 or yttrium stabilized t-ZrOo (TZP, 3 mol-%
Y203). Another washcoat of Ni(NO3)s is deposited onto the oxide coating, which gives the catalytically
active Ni coating upon reduction in Hy atmosphere. Furthermore, the impact of catalyst geometry on
CO2 conversion rate was investigated. For this purpose honeycombs with different length (100, 142 and
145,5 mm) and cell densities (82 and 300 cpsi) were used in up to three reactor stages. To evaluate the
catalyst performance, benchmark experiments with a commercially available spherical catalyst were
conducted. It was found that the honeycomb and spherical catalysts performed similarly. However,
the CHy4 content of the product gas reached higher concentrations with the commercial catalyst, which
is likely caused by its advanced state of development.

Additionally, two process chains consisting of methanation and gas purification as well as fermentation,
methanation and gas purification were investigated. Test plants of different Austrian research groups
were combined to realize these proof-of-concept studies. Since the product gas could possibly be fed
into the existing gas grid, the aim of the experiments was to reach CH4 concentration of >96 Vol-%.
As a result it was proven, that the target concentration could be reached with both process chains.

This work provides a solid base for further steps in process development and was directly applied to
design a pilot plant.
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1. Ziel der Arbeit

Die klimapolitischen Ziele der vereinten Nationen und das Umdenken in der Energieversorgung erfor-
dern einen Wandel in der Erzeugungs- und Verbraucherstruktur, welcher einerseits durch das Kunden-
verhalten und andererseits durch technologische Losungen umgesetzt werden soll. Bedingt durch die
angestrebte radikale Reduktion der Treibhausgasemissionen miissen fossile Energietréger nach und nach
durch erneuerbare ersetzt werden, was vielfdltige Verdnderungen mit sich bringt. Wahrend die fossile
Energiebereitstellung durch beispielsweise Kohle-, Ol- oder Gaskraftwerke meist sehr grofe Leistungen
aufweist und als zentraler Energieversorger zu betrachten ist, verfliigen erneuerbare Energiekraftwerke
iiber vergleichsweise geringe Leistungen und sind héufig dezentral angeordnet. Noch dazu sind viele
erneuerbare Technologien wetterabhéngig, speziell Wind- und Sonnenenergie, was zusétzliche Anforde-
rungen an das Energienetz stellt, da die Energiebereitstellung stark schwanken kann. Dementsprechend
ist mittel- bis langfristig mit einem starken Anstieg der Energiespeicherkapazitit zu rechnen, um die
Versorgungssicherheit weiterhin zu gewéhrleisten. Dabei beschrianken sich die Méglichkeiten nicht nur
auf elektrische bzw. elektrochemische Speicher sondern auch andere Speicherformen wie Pumpspeicher
oder stoffliche Energietrager, z.B. gasformige oder fliissige Kohlenwasserstoffe.

Neben der Problematik der Energiebereitstellung/-speicherung erfordert auch der Klimawandel eine
globale Reduktion der COs-Emissionen. Die Optionen zur Verminderung der Treibhausgasbelastung
sind vielféltig. Neben Effizienzsteigerungen werden auch Substitution von fossilen Energietragern und
die Abscheidung von CO9 aus Rauchgasen als Wege zur nachhaltigen Sicherung des Weltklimas ange-
dacht.

Die zwei diskutierten Problemstellungen sind eng miteinander verkniipft, da alleine der Sektor Energie-
und Wéarmebereitstellung fiir 25 % der globalen Treibhausgasemissionen verantwortlich ist [1]. Eine aus-
sichtsreiche Technologie zur Nutzung von CO2 und gleichzeitiger Energiespeicherung ist der Power-to-
Gas-Prozess, in welchem elektrische Energie in Form von Wasserstoff gespeichert und Kohlendioxid in
ein Erdgassubstitut umgesetzt wird. Die einzelnen Umwandlungsprozesse sind bereits gut erforscht und
werden in kommerziellen Anlagen eingesetzt, jedoch ist die Anwendung innerhalb der Power-to-Gas-
Prozesskette nur wenig erprobt. Dementsprechend sind noch vielfiltige Problemstellungen betreffend
Versorgungssicherheit, Lastflexibilitat, Produktgasqualitdt, Warmenutzung, Integration in bestehende
Industrieprozesse etc. nur unzureichend gelost, weshalb es weiteren Forschungstéatigkeiten und Innova-
tionen bedarf.

Die vorliegende Arbeit beschéftigt sich mit der chemischen Methanisierung von COg in einem innova-
tiven, an die Power-to-Gas-Anwendung angepassten Prozess. Dabei soll das Methanisierungsverfahren
so weiterentwickelt werden, dass die Eigenschaften Lastflexibilitdt und Stand-By-Verhalten verbessert
werden. Moderne Elektrolyseure verfligen bereits tiber kurze Reaktionszeiten und koénnen in engen
Zeitintervallen grofse Leistungsbereiche abdecken, wodurch auch den Anforderungen von Erzeugungs-
profilen von Windparks geniige getan werden kann. Der chemisch-katalytische Prozess der Methanisie-
rung hingegen ist nicht an diese Herausforderungen angepasst, weshalb er hidufig durch entsprechende
Hy-Zwischenspeicher von der Elektrolyse entkoppelt wird. Durch eine Weiterentwicklung der Methani-
sierung kann die Power-to-Gas-Technologie stirker an die elektrische Energiebereitstellung gebunden
werden, was sich im Betrieb vorteilhaft auswirken soll. Als weitere wesentlichen Ziele werden eine er-
leichterte Skalierbarkeit und ein giinstigeres Wéarmemanagement angestrebt. Die Weiterentwicklung
des Verfahrens sieht dabei den Einsatz von monolithischen Katalysatoren anstelle der tiblichen Schiit-
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tungen kugel- oder pelletformiger Katalysatoren vor. Des Weiteren soll die Kaskade mehrerer einzelner
Reaktoren durch einen einzelnen, mehrstufigen Hordenreaktor ersetzt werden.

Im Rahmen dieser Arbeit wird die Grundlage fiir die angestrebte Verfahrensentwicklung gelegt, in-
dem die Wabenkatalysatoren an einer Laboranlage eingehend untersucht und mit einem kommerziell
erhéltlichen Katalysator verglichen werden. In den Versuchsreihen werden sowohl die Einfliisse von
geometrischen Verdnderungen an der Katalysatorwabe, als auch die Auswirkungen der oxidischen Tra-
gerschicht auf die zugrundeliegenden Reaktionen ermittelt. Bedingt durch die kleine Anlagengrofie
und der Komplexitéit des Vorhabens wurde die Laboranlage vergleichsweise einfach gestaltet, um sich
der vielschichtigen Aufgabenstellung schrittweise anndhern zu kénnen. Dennoch erlaubt das Anlagen-
konzept belastbare Riickschliisse, da das Prozessdesign an das anvisierte Methanisierungsverfahren
angelehnt ist. Zudem werden durch Variation der Versuchsparameter bevorzugte Betriebsbedingungen
(Druck, Temperatur, Raumgeschwindigkeit) fiir das neuartige Katalysatorsystem ermittelt, was fiir ein
Upscaling in einen Pilotmafstab unbedingt erforderlich ist.

VTiU
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2. Grundlagen und Stand der Technik der
Power-to-Gas Prozesskette

In diesem Abschnitt sollen die theoretischen Grundlagen, Verfahrensentwicklungen und aktuelle For-
schungsarbeiten im Bereich der Power to Gas - Prozesskette erlautert werden. Des Weiteren wird zu
Beginn auf die Umweltproblematik der fossilen COs-Emissionen und den erhéhten Bedarf an Ener-
giespeicherkapazitidten eingegangen, was folglich die Motivation zur Entwicklung eines Verfahrens zur
Herstellung von synthetischem Erdgas darstellt.

2.1. Einleitung

Der Energiebereitstellungssektor ist aufgrund umweltbezogener und gesellschaftspolitischer Aspekte
einem starken Wandel unterworfen. Die Energiewende umfasst grundsétzlich sdamtliche Energiespar-
ten, am stérksten ist jedoch die Bereitstellung von elektrischer Energie betroffen. Erneuerbare Energie
aus Windkraft, Photovoltaik, Wasserkraft, Biomasse und Biogas ist bereits weitverbreitet und die Zahl
der installierten Neuanlagen nimmt stetig zu. Der Ausbau wird durch klimapolitische Vereinbarungen,
wie das Pariser Abkommen [2], beschleunigt. Das Abkommen sieht vor bis zum Jahr 2050 den Anteil
an erneuerbarer Energie am Bruttoendenergieverbrauch auf 75 % und am Stromverbrauch auf 97 %
anzuheben. Zudem wird eine Reduktion der fossilen CO2-Emissionen auf Null angestrebt, was durch
Verwendung von Abscheidetechnologien mit anschliefsender COg2-Speicherung oder -Nutzung realisiert
werden soll. Die Motivation fiir diese ehrgeizigen Ziele ist im Klimawandel zu finden, welcher auch
durch die grofen Mengen an emittiertem COg2 verursacht wird [3; 4]. Um die Bemiithungen zu errei-
chen den globalen Temperaturanstieg auf <2 °C (préferiert 1,5 °C) gegeniiber dem vorindustriellen
Level zu begrenzen, sind weitgehende Anderungen in den verschiedensten Sektoren notwendig, um den
Energieverbrauch und den Ausstofs klimaschédlicher Gase zu vermindern. So hat Irland im Februar
2017 angekiindigt, simtliche staatlichen Subventionen fiir die fossilen Brennstoffe Ol, Gas und Kohle
abzuschaffen [5].

Die Installation von erneuerbaren Energiebereitstellungsanlagen ist konsequenterweise eine sinnvolle
und erforderliche Mafnahme zur Reduktion der fossilen COs-Emissionen. Folglich stehen diese Tech-
nologien in direkter Konkurrenz zu den weitverbreiteten und bewéhrten Stromerzeugungstechnologien
wie Kohle-, Atom-, Ol- und Gaskraftwerke. Durch die starke Zunahme der installierten Leistung wer-
den besonders die vergleichsweise teuren Gaskraftwerke zunehmend aus dem Markt gedréngt [6]. In
vielerlei Hinsicht ist dieser Trend kritisch zu betrachten, da Gaskraftwerke einerseits gemeinhin als ver-
gleichsweise sauber gelten und andererseits sehr lastflexibel betrieben werden kénnen. Somit nehmen
sie eine wichtige Rolle in der Gewéhrleistung einer sicheren Stromversorgung ein. Vom 6kologischen
und systemischen Standpunkt gesehen wire jedenfalls eine Verdrangung der Kohlekraftwerke vorzuzie-
hen. Die erneuerbare Energiebereitstellung stellt fiir die flichendeckende Stromversorgung eine grofse
Herausforderung dar, da die Stromerzeugung raumlich dezentral und v.a. bei den wetterabhéngigen
Technologien wie Windkraft und Photovoltaik starken Schwankungen unterliegt. Ausgehend vom pro-
gnostizierten Anteil an erneuerbaren Energien am Stromendverbrauch ist von einem deutlich hoheren
Energiespeicherbedarf auszugehen, um weiterhin fiir eine stabile Stromversorgung zu sorgen [7-9|.
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2. Grundlagen und Stand der Technik der Power-to-Gas Prozesskette 6

Grundsétzlich stehen dafiir folgende Speichertechnologien zur Verfiigung:

e mechanische Energiespeicher (Pumpspeicher-, Druckluftspeicherkraftwerke, Schwungrader, Luft-
verfliissigung),

e stoffliche/chemische Energiespeicher (Elektrolyse, Power-to-Gas, Power-to-Liquids, Fischer-
Tropsch-Verfahren),

e clektrische Energiespeicher (Kondensatoren),
e clektrochemische Energiespeicher (div. Batterietypen, Redox-Flow-Batterie) und
e thermische Energiespeicher (Fernwéirme-, Latentwarmespeicher).

Die genannten Speichertechnologien unterscheiden sich, abgesehen vom technologischen Entwicklungs-
stand, sowohl hinsichtlich ihrer volumetrischen Speicherdichte, als auch beziiglich der resultierenden
Speicherdauer. In Abbildung 2.1 ist die volumetrische Speicherdichte ausgewéhlter Technologien dar-
gestellt. Pumpspeicherkraftwerke verfiigen zwar iiber hohe Wirkungsgrade, jedoch sind Speicherdauer
und Speicherkapazitit aufgrund der vergleichsweise niedrigen Energiedichte stark begrenzt. Batterien
eignen sich sehr gut fiir die kurz- und mittelfristige Speicherung geringer Energiemengen, beschrankte
Zyklenzahl, Selbstentladung und hohe Kosten stehen einem Einsatz zur saisonalen Speicherung grofser
Energiemengen entgegen. Um Kapazitdten im TWh-Bereich abdecken zu kénnen, ist der Einsatz von
stoflichen Speichern aus heutiger Sicht unumgénglich.

Methanspeicher

p = 200 bar, n(El) = 60 % 1.200

Wasserstoffspeicher
p =200 bar, n(El)= 60 %

Li-lonen-Batterie

NaS-Batterie

Bleibatterie

Druckluftspeicher 6.0
p =50 bar, n(Turb.)=80 % ’

EDLC || 5

Pumpspeicherkraftwerk

AH =100m 023

0 200 400 600 800 1.000 1.200 1.400
Volumenspezifische Energiespeicherung in kWh/m?

Abbildung 2.1.: Vergleich der Speicherdichte verschiedener Speichermedien fiir elektrische Energie
(EDLC = Electrochemical Double Layer Capacitor), nach [10].

Eine Vielzahl von Forschungsgruppen beschéftigt sich weltweit mit den Herausforderungen der Energie-
speicherung, speziell im Kontext zu Power-to-Gas. Im deutschsprachigen Raum, speziell in Deutschland
werden dabei {iberdurchschnittlich viele Aktivitdten verzeichnet. Ein Auszug von Forschungseinrich-
tungen und -projekten im deutschsprachigen Raum ist in Tabelle 2.1 aufgelistet.
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2. Grundlagen und Stand der Technik der Power-to-Gas Prozesskette 7

Tabelle 2.1.: Auszug von  Forschungseinrichtungen

-projekten  im  Themenbereich

Energiespeicherung/Power-to-Gas im deutschsprachigen Raum.

Institution

Land Quellen

DECHEMA, Deutsche Bunsen-Gesellschaft

Deutsche Energie-Agentur (dena)

Energie-Forschungszentrum Niedersachsen

RWTH Aachen

Deutsches Zentrum fiir Luft- und Raumfahrt e. V.

Engler-Bunte-Institut, KIT

Deutsches Biomasseforschungszentrum

Fraunhofer IWES
Outotec GmbH

Vereinigung der hessischen Unternehmensverbénde

TU Clausthal

ZSW Stuttgart

Universitat Stuttgart
MicrobEnergy GmbH
Universitat Erlangen-Niirnberg
Montanuniversitéit Leoben
Energieinstitut an der JKU Linz
TU Wien

TU Graz

HyCentA

Paul-Scherrer-Institut

8]
[11-14]
[15]
it
[17]
[10; 18-30]
[31-33]
[34-36]
[37; 38
[39]
40
[41; 42]
143
44
[45; 46|
47 51
[52-54]
55 57]
[58-60]
1)
[62-69]

> > > > > U U U QO U0OUU0O0C U000 O UOUos

Q
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2. Grundlagen und Stand der Technik der Power-to-Gas Prozesskette 8

In Abbildung 2.1 wurden die volumetrischen Speicherdichten verschiedener Energiespeicher miteinan-
der verglichen. Um die Anwendungsméglichkeiten einer technischen Umsetzung zu verdeutlichen, ist
in Abbildung 2.2 die Entladezeit iiber der Speicherkapazitéit ausgewéhlter Speichertechnologien (fir
Deutschland) gezeigt. In dieser Darstellung konnen die Anwendungsoptionen direkt abgelesen wer-
den. So eignen sich Schwungrider mit ihren geringen Entladezeiten und Speicherkapazitéten fiir kurz-
fristige Ausgleichsanwendungen, z.B. zur Netzstabilisierung. Batterien sind von der Entladezeit und
Speicherkapazitéit ebenfalls begrenzt, weshalb sie sich nicht zur Langzeitenergiespeicherung, jedoch fiir
Anwendungen mit héufiger Ein- und Ausspeicherung moderater Energiemengen eignen. Grofkere Kapa-
zitdten bis zu 100 GWh kénnen mit Pumpspeicherkraftwerken gedeckt werden, wobei diese stark von
den lokalen topographischen Verhéltnissen abhéingig sind. Zur Realisierung von Speicherkapazitdten
im TWh-Bereich sind stoffliche Speicher wie Hy oder SNG (Substitute Natural Gas oder Synthetic
Natural Gas) notwendig, wobei auch andere fliissige oder gasformige Energietrager denkbar wéren.

10000 +
1000 -

100 -

—_
o
I

-
L

Entladezeit [h]

o
-
|

0,01 +;

0,001 - } ; ; f ; 1 : ; 3 ; i
1kWh 10kWh 100kWh 1MWh 10MWh 100MWh 1GWh 10GWh 100GWh 1TWh 10TWh 100 TWh

Speicherkapazitat

Abbildung 2.2.: Entladungszeit und Speicherkapazitét verschiedener Stromspeichersysteme; Ho, SNG

die Untertage-Ausspeicherung beinhaltet die Riickverstromung in GuD-Kraftwerken;
nach [41].
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2. Grundlagen und Stand der Technik der Power-to-Gas Prozesskette 9

2.1.1. Umweltschadstoff CO,

Die Emissionen des farblosen, geruchlosen, gut wasserloslichen und nicht brennbaren Gases CO2 aus
fossilen Brennstoffen werden im Allgemeinen direkt mit der klimaschédlichen Wirkung bzw. dem Treib-
hauseffekt in Verbindung gebracht [3; 4; 70; 71|. Obwohl es aus thermodynamischer Sicht ein Endpro-
dukt darstellt und sehr reaktionstrége ist, sind dessen Auswirkungen auf das globale Klima und die
Atmosphérenchemie betrichtlich. CO2 absorbiert Strahlung im mittleren Infrarotbereich (3-50 pm)
und strahlt diese teilweise an die Erde zuriick, was einen Beitrag zum natiirlichen, lebensnotwendigen
Treibhauseffekt leistet. Im Gegensatz zu anderen natiirlichen Treibhausgasen (v.a. Wasserdampf) ab-
sorbiert CO2 auch im atmosphérischen Fenster in einem Wellenldngenbereich zwischen 8 und 11 pm,
was den Hauptteil der anthropogenen Erderwiarmung durch COg2 verursacht [3; 4|. Der Anteil in der
Troposphére ist in den letzten Jahrzehnten kontinuierlich auf ca. 0,04 Vol-% (Abbildung 2.3) angestie-
gen [72|, was sich in einer Erhhung der globalen Durchschnittstemperatur und einer Klimaveranderung
niederschlagt. Das Treibhauspotential (bezogen auf 100 Jahre Verweildauer in der Atmosphére) typi-
scher Treibhausgase betrégt 73]

e COg: 1 (per Definition, dient als Vergleichswert),
e CHy: 21,

e N5O: 310 und

e SFg: 23.900.

Zwar ist das Treibhauspotential im Vergleich zu anderen Treibhausgasen sehr gering, jedoch wird
Kohlendioxid in sehr groffen Mengen in die Atmosphére eingebracht. In der Europédischen Union wird
eine faktische Reduktion des COq-Ausstofies auf Null bis 2050 angestrebt, um die globale Erderwéarmung
auf weniger als 2 °C zu begrenzen. Dabei ist festgesetzt die Emissionen bereits 2020 um 20 % gegeniiber
dem Stand von 1990 und 2030 um 40 % zu reduzieren. Zusétzlich sind im Zeitraum von 2013 bis 2020
weitere Klimaschutzaktivitaten im Rahmen der zweiten Phase des Kyoto-Protokolls zu setzen [74]. Zur
Erreichung dieser Ziele werden verschiedene Ansétze verfolgt. Neben den systemischen Ansétzen wie die
Verwendung von alternativen, COg-armen Energiequellen und biogenen, COs-neutralen Brennstoffen,
der Steigerung der Systemeffizienz sind nach wie vor End-of-Pipe-Technologien wie CCS (Carbon
Capture and Storage) ein Thema [13; 75-78|.
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Abbildung 2.3.: , Keeling Curve” - Verlauf der CO9-Konzentration von 1958 bis Februar 2017, gemessen
am Observatorium Mauna Loa, Hawaii [79].
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2. Grundlagen und Stand der Technik der Power-to-Gas Prozesskette 10

2.1.2. Von CCS zu CCU

Urspriinglich wurde der Sequestrierung von COs, Carbon Capture and Storage CCS, eine grofte Be-
deutung zur Begrenzung der Treibhausgasemissionen und so zur Erreichung der Klimaziele einge-
rdumt. Dabei wird {iber geeignete Trennmethoden wie Gaswéschen, adsorptiven Membranverfahren
oder Chemical-Looping-Prozesse ein moglichst hoher COs-Anteil aus Rauch- bzw. Abgasen entfernt
und als hochkonzentriertes Gas in geologischen Formationen dauerhaft gespeichert. Wéhrend diese
Technologie anfangs grofen Zuspruch erfuhr, wuchsen nach und nach Zweifel an der Sicherheit einer
Langzeitspeicherung von COs [80]. Folglich wurde in vielen européischen Landern die grofstechnische
Einspeisung von COs auf kleine Mengen fiir Versuchsbetriebe begrenzt, so auch in Osterreich [81]. Mitt-
lerweile spielt CCS in Europa nurmehr eine untergeordnete Rolle, wihrend eine alternative Technologie
zunehmend in den Vordergrund riickt.

,COy ist wie ein leerer Akku, man muss ihn nur aufladen.“ [82] Dieser Gedanke wird in Prozessrouten
zur Nutzung von Kohlendioxid aufgegriffen, um aus dem Abfallprodukt ein Erdgassubstitut, Kar-
bonate, hohere Kohlenwasserstoffe, aber auch Basischemikalien (Chemierohstoffe) fiir die Kunststofi-
und chemische Industrie herzustellen. Diese Verfahren werden unter dem Uberbegriff CCU - Carbon
Capture and Utilization (auch CCU - Carbon Capture and Usage, CCR - Carbon Capture and Recy-
cling oder CCC - Carbon Capture/Cycling) zusammengefasst. Ubersichtsartikel und Reviews zur COq-
Nutzung sind in [47; 83-86] zu finden. Im Sinne von klimafreundlichen Brennstoffen und CO4s-Recycling
ist die CCU-Variante jedenfalls der CCS-Option vorzuziehen, allerdings sind Umwandlungsschritte mit
erhohtem Energieeinsatz verbunden. Eine Ubersicht méglicher Prozesswege ist in Abbildung 2.4 dar-
gestellt.

MeCO,
Karbonatisierung + Serpentinite
+ Peridotite
CO, NH,
Ammoniak
+H, < 7, +N,
() e
?;-‘\z*QL + CH COJI
P
CH, CO+H, CH,0
«
Methan é&‘“qg N Synthesegas 4 Formaldehyd
<& e S S, ,:947-
Q‘I:P‘:\%\a Q0 S0
/L 8‘3,{7;750
& o
Diesel CH.OH
Benzin ¢
a-Olefine Methanol +CO
Naphta
Wachse
C,H.0 C,H.0,
Dimethylether (DME) Essigséaure

Abbildung 2.4.: Uberblick iiber ausgewihlte chemische Verwertungsrouten fiir COo [47].

Als besonders vielversprechend sind aus heutiger Sicht die Methanisierung im Kontext von Power-to-
Gas (siehe Kapitel 2.2.2), sowie die Erzeugung von Kraftstoffen bzw. Synthesegas aus COs2. Diese Pro-
zesse sind im Gegensatz zu den anderen Verwertungswegen bereits in einem ausgereiften Stadium und
finden auch heute schon Anwendung. Speziell die Herstellung von SNG ist vergleichsweise einfach und
bendtigt weniger Umwandlungsschritte als die Produktion hoherer Kohlenwasserstoffe. Jedoch ist her-
vorzuheben, dass bei kommerziellen Methanisierungsanlagen grofitenteils Synthesegasmischungen als
Edukte verwendet werden, die iiber einen sehr geringen COs-Anteil bei gleichzeitig hohem CO-Anteil
verfiigen. Des Weiteren konkurrieren die Produkte mit am Markt verfiighbaren Erzeugnissen aus grofs-
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2. Grundlagen und Stand der Technik der Power-to-Gas Prozesskette 11

tenteils fossilen Quellen. Ein SNG aus der Methanisierung steht in direktem Preiskampf mit fossilem
Erdgas und Biogas, was die Markteinfiihrung zusétzlich erschwert. Ahnliches gilt fiir fliissige Kraftstof-
fe oder die Erzeugung von Rohstoffen fiir die chemische Industrie wie Methanol oder Dimethylether,
welche deutlich kostengiinstiger aus Erdol gewonnen werden kénnen. Die Vielzahl an Forschungsein-
richtungen, die weltweit an der Weiterentwicklung dieser Thematiken forschen, unterstreicht jedoch das
hohe Potential der Technologien. Aktuelle Entwicklungen innerhalb der Européischen Union betreffend
der ,Renewable Energy Directive RED* konnten den Markt fiir erneuerbare Treibstoffe grundlegend
dandern und 6konomisch wesentlich attraktivere Rahmenbedingungen erméglichen. In einem Vorschlag
der Européischen Kommission wird auf die wichtige Rolle von nachhaltigen Bio-Treibstoffen hingewie-
sen [87]. Um die angestrebten 10 % an erneuerbaren Energien im Transportsektor zu erreichen werden
kiinftig grofe Mengen an nachhaltigen Treibstoffen eingesetzt, was eine groffe Chance fiir Ersatztreib-
stoffe aus der Power-to-Gas- oder Power-to-Liquid - Prozessroute darstellt.

Die Karbonatisierung, also die Herstellung von Karbonaten durch Reaktion von COg mit geeigne-
ten oxidischen Mineralen wird ebenfalls als mengenméfig aussichtsreiche Option mit sehr grofiem
CO2-Nutzungspotential angesehen, wobei die Bewegung der bendtigten Materialstréme sich in energe-
tischem Aufwand und somit in einer schlechten Wirtschaftlichkeit niederschlagt [47]. Nachdem es sich
um einen vergleichsweise wenig erforschten Prozess handelt und verschiedene Arbeitsgruppen die Wei-
terentwicklung der Technologie vorantreiben [85; 88-90], ist eine grofitechnische, wirtschaftlich tragbare
Anwendung nicht génzlich ausgeschlossen.

Einige der anderen angedachten Verfahrensrouten wie Photokatalyse, ,,Dream Reactions und die Nut-
zung fiir Mikroalgenwachstum befinden sich noch im Stadium der Grundlagenforschung bzw. im Pi-
lotmafsstab. Generell wird den biologischen Prozessen eine vielversprechende Zukunft vorausgesagt, da
die Mikroorganismen im Gegensatz zu den chemisch-katalytischen Prozessen meist unempfindlicher
gegeniiber Verunreinigungen sind und in den letzten Jahren grofe Entwicklungsfortschritte [44; 91-98|
erzielt werden konnten. Ein wesentlicher Vorteil liegt in der sehr giinstigen Lage des thermodyna-
mischen Gleichgewichts, da die mikrobioelle Umsetzung bei niedrigen Temperaturen stattfindet. Die
Unempfindlichkeit der Mikroorganismen auf klassische Katalysatorgifte wie z.B. Schwefelverbindungen
und kurze An- und Abfahrzeiten bzw. das rasche Ansprechen der COs-Umsetzung kénnte speziell fiir
lastflexible Energiespeicheranwendungen entscheidende Vorteile bringen [44]. In nachstehender Tabelle
2.2 werden die genannten Verfahrenswege gegeniibergestellt und deren Charakteristika zusammenge-
fasst. Auf die Methanisierungsverfahren wird im Unterkapitel 2.2.2.1 detaillierter eingegangen.

Tabelle 2.2.: Bewertung der Verfahrenswege, aus [47].

Verfahrensweg Mengenpotential Limitierungen Stand der Technik
Methanisierung hoch (regenerativer) Hy industriell

(Bereich Gt COz/a)  notwendig ausgereift
Kraftstoffe hoch kurzzeitige Bindung, Teilschritte

(ca. 2 Gt CO2/a) aufwéndige Raffination in Anwendung
Chemierohstoffe gering notwendige Reinheit des COy, vereinzelte

(max 0,3 Gt CO2/a) (regenerativer) Hy Anwendung
Karbonatisierung sehr hoch energetischer Aufwand, Umsetzungen im

(mehrere Gt COy/a) Wirtschaftlichkeit Pilotmafstab
Mikroalgen gering bis mittel Ausbeute, Flichenbedarf, Umsetzungen im

(Bereich Mt CO3/a)  Gesamt CO-Bilanz Pilotmafistab
Photokatalyse, unbekannt Katalysatoren und Grundlagenforschung

Dream Reactions

Verfahren
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2.2. Power-to-Gas

Unter dem Begriff ,,Power-to-Gas“ (kurz PtG oder P2G) wird die Umwandlung von elektrischer in che-
mische Energie bzw. deren Bindung an einen stofflichen Energietrager verstanden. Im konkreten Fall
handelt es sich um die gasférmigen Energietriager Ho und CHy. Bei einer Konversion zu fliissigen Koh-
lenwasserstoffen spricht man héufig von ,Power-to-Fuel®, ,Power-to-Liquids® oder ,Power-to-X*. Alle
Umwandlungsrouten haben die Wasserelektrolyse als Kernelement, in der die eigentliche Konversion
von elektrischer Energie stattfindet, indem Wasser in Hy und Og gespalten wird. Die nachfolgenden
Prozessschritte dienen nurmehr der Verédnderung des stofflichen Energietrigers und sind stark von der
beabsichtigten Anwendung abhéngig. In der vorliegenden Arbeit wird Power-to-Gas als zweistufiger
Prozess, bestehend aus Elektrolyse und Konversion zu Methan verstanden. In Abbildung 2.5 ist die
PtG-Technologie schematisch dargestellt. Ausgehend von elektrischer Energie, bevorzugt aus erneuer-
baren Quellen (rot), wird der Strom prioritir ins Stromnetz eingespeist. Bei fluktuierender Erzeugung
kann es jedoch zum Auftreten von Residuallasten kommen, welche in einer Wasserelektrolyse zur
Erzeugung von Wasserstoff Hy (blau) genutzt werden kénnen. Im folgenden Prozessschritt, der Metha-
nisierung, wird Kohlendioxid COq (grau) und Wasserstoff Hy zu Methan CHy (orange) umgewandelt,
welches nahezu unbegrenzt ins Erdgasnetz eingespeist und folglich einem Speicher oder einer der vielen
Verwertungsrouten zugefiihrt werden kann.

Strom
Ho-
Verwertung CO,-Recycling | Gaskraftwerke
H,-Beimischung 1
|
H2 *
Elektrolyse,
HQ ————— HzTank CHs
Methanisierung Warme
CO;
CO, Tank
Verkehr
CO,
Gasspeicher

Abbildung 2.5.: Fliekbild des Power-to-Gas Konzeptes zur Konversion elektrischer Energie in CHy,
nach [75].

Der PtG-Prozess setzt sich somit aus bekannten Einzelprozessen zusammen, welche innerhalb des
Verfahrens kombiniert werden, um in einer neuen Anwendung elektrische Energie stofflich zu speichern.

PtG wird weltweit intensiv erforscht und weiterentwickelt, wobei Deutschland eine Fiihrungsrolle ein-
nimmt. Eine Ubersicht iiber die deutschen Power-to-Gas Projekte ist auf der eigens eingerichteten
Website www.powertogas.info [11] zu finden. Bailera et al. [99] veroffentlichten 2017 einen Review-
Artikel zu globalen PtG-Aktivitéten.

2.2.1. Elektrolyse

In der Wasserelektrolyse wird HoO durch elektrische Energie in Ho und Oo gespalten, wodurch die
Energieumwandlung in chemische Energie erfolgt (vgl. Gleichung 2.1). Sie ist nicht nur das zentra-
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2. Grundlagen und Stand der Technik der Power-to-Gas Prozesskette 13

le Element des PtG-Verfahrens, sondern auch die Schnittstelle zum Stromnetz, was weitreichende
Konsequenzen fiir den Betrieb der gesamten Prozesskette hat. So ist eine PEM-Elektrolyse (Protonen-
Austausch-Membran) dufserst lastflexibel und in der Lage sowohl ein Erzeugungsprofil von Windkraft-
oder Photovoltaikanlagen zu verarbeiten, als auch am Primér- und Sekundérregelleistungsmarkt teil-
zunehmen.

2 HyO(l) = 2 Hy(g) + Oa2(g) AH? = +285,8kJ/mol AGY = +237,1k.J/mol (2.1)

Grundlegend stehen derzeit drei Elektrolyseur-Technologien zur Verfiigung:
e Alkalische Elektrolyse - AEC: Alkaline Electrolysis Cell
e Saure Elektrolyse - PEMEC: Proton Exchange Membrane Electrolysis Cell
e Hochtemperaturelektrolyse - SOEC: Solid Oxide Electrolysis Cell

Heute wird Hy weltweit fast ausschliefslich durch Steam-Reforming gewonnen. Nur etwa 4 % werden
durch Wasserelektrolyse hergestellt, wobei dieser groftenteils aus alkalischen Elektrolyseuren stammt
[100]. Bei Neuanlagen wird die AEC jedoch zusehends von der PEM-Elektrolyse verdringt. Speziell bei
PtG-Verfahren werden hauptséchlich PEMEC Aggregate eingesetzt, da sie einen geringeren Platzbedarf
haben und bei deutlich hoheren Druckniveaus arbeiten konnen, was ggf. Vorteile fiir Nachfolgeprozesse
wie Methanisierung und Einspeisung in das Gasnetz bringt. Alkalische Elektrolyseure sind im Druck-
betrieb nur bedingt empfehlenswert, da es zu Ho-Verlusten zur Og-Seite (Anode) kommen kann, was
wiederum sicherheitstechnische Probleme nach sich zieht [101]. Die Hochtemperaturelektrolyse wurde
in den letzten Jahren stark weiterentwickelt und die Markteinfiihrung im niedrigen Leistungsbereich
ist bereits absehbar [102]. Aufgrund des hohen Wirmebedarfs der SOEC ist eine Kombination mit
der exothermen Methanisierung jedenfalls eine interessante Verschaltung und Gegenstand zukiinftiger
Forschungsprojekte. Die wichtigsten Eigenschaften der drei Technologien sind in Tabelle 2.3 zusammen-
gefasst. Als jiingste Entwicklungen wurde von Mulder et al. [103] der ,Battolyser, eine Kombination
von Ni-Fe Batterie und alkalischer Elektrolyse vorgestellt. Die Integration einer elektrochemischen und
chemischen Speichertechnologie in nur einem Gerét kann eine effiziente und robuste Stromspeicherung
tiber kurze (Batterie) oder lange (Hz) Zeitrdume ermdoglichen.

Tabelle 2.3.: Vergleich der Elektrolyse-Technologien, eigene Zusammenstellung nach [48; 53; 100; 104—

107].

AEC PEMEC SOEC
Kathodenreaktion 2H50 +2e¢~ — Hy +20H~ 2H'T 42e¢~ — H, H50 +2e~ — Hy+ 0%~
Anodenreaktion 20H™ — 105+ HyO +2¢~  Hy0 — 305 +2H 2e= 0?7 — 105+ 2¢~
Ladungstriiger oH- H 0%
Arbeitstemperatur 40 - 90 °C 50 - 80 °C 500 - 1000 °C
Arbeitsdruck <30 bar <350 bar <25 bar
Wirkungsgrad' 50 - 80 % 55 - 70 % >90 %
Stromdichte 200 - 500 mA /cm? 1000 - 2000 mA /cm? 300 - 600 mA /cm?

Hs-Reinheit

Entwicklungsstand

>99,5 %

kommerziell erhaltlich

>99,99 %
kommerziell erhéltlich?

industrielle Forschung?

nicht verfiighar

Grundlagenforschung

! basierend auf oberem Heizwert
2 geringe Leistungen <MW

3 grofie Leistungen >MW
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2.2.2. Methanisierung

In der Methanisierung werden Wasserstoff Hy und Kohlendioxid CO9 oder Kohlenmonoxid CO zu Me-
than CH4 und Wasserdampf HoO umgewandelt. Die Sabatier-Reaktionen (Gleichungen 2.2 und 2.3),
haufig auch als Sabatier-Prozess bezeichnet (benannt nach dem Entdecker Paul Sabatier, 1902, ge-
meinsam mit Jean Baptiste Senderens [108]), lauft stark exotherm ab und wird durch die Metalle der
Eisen-, Kobalt- und Nickelgruppen (Nebengruppen 8-10) katalysiert, wobei Nickel aus Preis-Leistungs-
Griinden nach wie vor am haufigsten eingesetzt wird. Urspriinglich wurde der Prozess vor allem zur
Entfernung von Spuren von CO bei der Ammoniak-Herstellung eingesetzt, spéter zur Herstellung von
SNG aus Synthesegasprodukten einer Kohlevergasung. CHy ist der Hauptbestandteil (in Osterreich
>97 Vol-% [109]) von Erdgas und das SNG kann daher nahezu unbegrenzt in das Erdgasnetz eingespeist
werden. Somit wird auch die direkte Nutzung der etablierten und sehr weit verbreiteten Erdgasanwen-
dungen und deren Infrastruktur ermdéglicht. Die Umwandlung von He in CHy ist trotz des zusétzlichen
Energieaufwandes und des einhergehenden Wirkungsgradverlustes eine sehr aussichtsreiche Option zur
Speicherung erneuerbarer Energien.

Sabatier-Reaktion:

CO(g) + 3 Hy(g9) = CHy(g) + Hy0(g) AH? = —206k.J/mol AG® = —142k.J/mol  (2.2)
COs(g) +4 Ho(g) = CHylg) +2 HyO(g) AH? = —164kJ/mol AG° = —114kJ/mol  (2.3)

Die Verbindung zwischen den beiden Reaktionsgleichungen kann iiber die reverse Wassergas-Shift-
Reaktion (WGS, Gleichung 2.4) hergestellt werden. Sie wird von den Methanisierungskatalysatoren
ebenfalls katalysiert und lauft als Parallelreaktion ab. Dies wird vor allem im Bereich der Kohletechnik
genutzt um bei Synthesegasanwendungen kostengiinstig Ho zu erzeugen und gemeinsam mit einer
nachfolgenden Rectisol-Wasche das Ho:C-Verhéltnis giinstig zu beeinflussen.

COs(g) + Ha(g) = CO(g) + H20(g) AH? = 41kJ/mol AG® = 29k.J/mol (2.4)

Die volumenmindernden Reaktionen werden thermodynamisch durch erhohte Driicke bevorzugt, wobei
Berechnungen zeigen, dass ab ca. 20 bar keine signifikante Steigerung des Gleichgewichtsumsatzes mehr
zu erwarten ist (sieche Abbildung 2.13 in Kapitel 2.4.1). Es ist zu beachten, dass durch hohe Betriebs-
driicke entsprechend grofere Warmemengen abzufithren sind, was sich negativ auf die Gesamtleistung
des Systems auswirken kann. Daher ist die Auswahl und das Design eines geeigneten Reaktorsys-
tems ein wesentlicher Faktor bei der Prozessplanung. Die verschiedenen Reaktorsysteme Festbett-,
Waben-, Wirbelschicht- und Dreiphasen-Methanisierung werden in den nachstehenden Unterkapiteln
erldutert. Abhéngig von Katalysator, Reaktor und Systemdruck ist ein optimales Temperaturfenster
anzustreben, bei welchem die Einfliisse der Thermodynamik und der Reaktionskinetik bestmoglich
beriicksichtigt werden. Temperaturen von unter 200 °C sind jedenfalls zu vermeiden, da es allenfalls
zur Bildung von toxischen Nickelverbindungen (Nickeltetracarbonyl [Ni(CO)4|) kommen kann. Géngi-
ge Methanisierungsprozesse werden im Bereich von 250 - 450 °C betrieben [38; 65]. Weitere relevante,
konkurrierende Reaktionen im Kontext der CO2-Methanisierung sind die CO-Shift-Reaktion (2.5), das
Boudouard-Gleichgewicht (2.6), die Kohlenstoffabscheidung aus COg (2.7) und die Kohlenstoffverga-
sung (2.8).
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CO(g) + Ha(g) = C(s) + H20(g) AH? = —131kJ/mol ~ AG® = —91kJ/mol  (2.5)

2 CO(g) = COs(g) + C(s) AH? = —172kJ/mol ~ AG® = —120k.J/mol (2.6)

CO9(g) +2 Ho(g) = C(s) +2 H,O(g)  AH? = —90k.J/mol AG® = —65kJ/mol  (2.7)
C(s)+2 Hy(g) = CHy(g) AH? = —75kJ/mol AG® = —51kJ/mol  (2.8)

2.2.2.1. Methanisierungsverfahren

2.2.2.1.1. Festbettmethanisierung

Festbettverfahren stellen den Stand der Technik zur Entfernung von geringen COs-Mengen aus Gas-
gemischen dar, wodurch die abzufiihrenden Wéarmemengen stark limitiert werden. Zur Erzeugung von
SNG hingegen miissen die Verfahren entsprechend adaptiert werden, indem Reaktorkaskaden mit Zwi-
schenkiihlungen und/oder Gaskreislaufen ergénzt werden. So wurden eine Vielzahl von Festbettme-
thanisierungsverfahren entwickelt, welche sich im Wesentlichen nur durch die Anzahl der Reaktoren
und die Warmeabfuhr bzw. Gas-Kreislauffiihrung unterscheiden. In den Reviews von J. Kopyscinski
et al. [65] und S. Ronsch et al. [31; 33] wird detailliert auf die Prozesse eingegangen. Stellvertretend
wird der Lurgi-Prozess zur Methanisierung von CO vorgestellt, welcher auch im industriellen Mafstab
umgesetzt wurde.

Der Lurgi-Prozess umfasst zwei adiabate Festbettreaktoren, wobei ein Teilstrom aus dem ersten Re-
aktor im Kreislauf gefithrt wird, um die Reaktortemperatur zu begrenzen. Zusatzlich wird iiber einen
Economizer und zwei Warmeiibertrager die Reaktionswérme abgefiihrt. Das Prozessschema ist in Ab-
bildung 2.6 dargestellt. Die Eintrittstemperatur in R1 betrégt 300 °C. Obwohl durch die Kreislauffiih-
rung bereits 53,3 Vol-% CH,4 im Reaktionsgas enthalten sind erreicht der Gasstrom am Reaktoraustritt
eine Temperatur von 450 °C. Nach einer Zwischenkiihlung steigt im zweiten Reaktor die Temperatur
von 260 °C auf 315 °C an. Das Produktgas enthalt neben 76 Vol-% CHy4 noch grofere Mengen an COq
(ca. 21 Vol-%) und Spuren von Hg, CO, Co" und Ny (abhiingig von Eduktgaszusammensetzung), was
weitere Aufbereitungsschritte erfordert.

Reaktor 1 Reaktor 2

SNG

Kondensator

Kondensat

Abbildung 2.6.: Vereinfachtes Fliefbild des Lurgi-Prozesses, nach [65; 110].
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Nachdem der Prozess an den Standorten von SASOL in Sasolburg (Stdafrika) [65] und OMV in
Schwechat (Osterreich) [65] erfolgreich im Pilotmafstab getestet wurde, folgte die Errichtung der ers-
ten kommerziellen SNG-Produktion aus Kohle in North Dakota (Great Plains Synfuels Plant, USA).
Ausgehend von 14 Kohlevergasern wird in einem Shift-Reaktor (vgl. Gleichung 2.4) der Anteil an Ho
deutlich erhoht. Das dabei entstandene CO2 wird anschliefend gemeinsam mit Schwefelverbindungen
in einer Rectisol-Wische mit Methanol abgetrennt und so das gewiinschte Ho:C-Verhéltnis eingestellt.
Die Entschwefelung ist ein essentieller Teilschritt in der Prozesskette, da die Katalysatorstandzeit di-
rekt mit der Konzentration an Schwefelverbindungen verbunden ist. So wird mit der Rectisolwésche
ein Restgehalt an Gesamtschwefel von 20 ppb erreicht, was zu einer Katalysatorlebensdauer von etwa
4 Jahren fiihrt. Im nachgeschalteten Lurgi-Prozess erfolgt die Umsetzung zu SNG, welches kompri-
miert, getrocknet, von COs-Riickstdnden befreit und schlussendlich in das Erdgasnetz eingespeist wird
[31; 65]. Ein vereinfachtes Fliefbild der Great Plains Synfuel Plant ist in Abbildung 2.7 dargestellt.

Lurgi Vergaser Kondensator Rectisol-Wasche Festbettmethanisierung SNG-Verdichter

Abwarmetauscher Shift-Reaktor Kondensator

Kohle /J\ /&\ 1 N

02,bampf | [ N~ | | 1
—_—>

T

Methanol-
Asche Kondensat Naphta Kreislauf co2 Kondensat

Abbildung 2.7.: Vereinfachtes Fliefbild der Great Plains Synfuel Plant mit Lurgi-Prozess, nach [65;
110].

Im Bereich der CO2-Methanisierung im Kontext von Power-to-Gas sind nur wenige Anlagen im Pilot-
bzw. kommerziellen Mafistab errichtet worden, wovon sich jedoch der Grofsteil auf Aktivitdten in
Deutschland zurtickfithren lasst. Nachdem in den 1980er Jahren die Entwicklung von PtG vor allem
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in Japan stattfand, ist seit etwa 2005 Deutschland fiithrend in der Forschung und Weiterentwicklung
dieser Technologie. Eine Auflistung der Anlagen ist in Tabelle 2.4 zu finden.

Tabelle 2.4.: Aktuelle CO2-Methanisierungsprojekte im Pilot- und kommerziellen Mafstab (ohne
Einsatz von Koksofengas); nach [33].

Projekt

Ort

Leistungs-

aufnahme

Methanisierung Status

Hashimoto COs re
(IMR)

PtG ALPHA Bad
(ZSW, IWES)

cycling plant

Sendai (Japan) -

Hersfeld

Bad Hersfeld (D) 25 kW

PtG ALPHA Morbach
(Juwi AG, ZSW, Etogas)
PtG ALPHA Stuttgart
(ZSW, IWES, Etogas)

PtG Versuchsanlage Stuttgart

Morbach (D) 25 kW
Stuttgart (D) 25 kW
Stuttgart (D) 250 kW

(ZSW, IWES, Etogas)

PtG Versuchsanlage Rapperswil

(Erdgas Obersee AG, Etogas, HSR)

E-Gas/PtG BETA

Rapperswil (CH) 25 kW

Werlte (D) 6300 kW

(ZSW, Audi, Etogas, EWE, IWES)

Pilotanlage 1996

IMR

(auBer Betrieb)
Etogas/ZSW Pilotanlage 2012*
Etogas/ZSW Pilotanlage 2011*
Etogas/ZSW Pilotanlage 2009*
Etogas/ZSW Pilotanlage 2012
Etogas/ZSW Pilotanlage 2014*

Kommerzieller
MAN

Betrieb 2013

! Verwenden den selben mobilen Methanisierungsreaktor; Zeitgleicher Betrieb nicht mdglich.

Es ist hervorzuheben, dass derzeit nur Festbettmethanisierungen als kommerziell erhéltliche Verfahren
angeboten werden, wahrend die {ibrigen Technologien den Sprung zur Kommerzialisierung noch nicht
geschafft haben. Eine Auflistung der am Markt verfligbaren Methanisierungsverfahren ist in Tabelle 2.5

aufgefiihrt.

Tabelle 2.5.: Am Markt verfiigbare Methanisierungsverfahren, nach [33].

C-Quelle Lieferant Konzept Name der Technologie
3-4 adiabatische Festbettreaktoren mit
CO Haldor Topsoe TREMP
Gaskreisldufen und Zwischenkiihlung
Air Liquide 2 adiabatische Festtbettreaktoren mit . .
CO ) o ) N Lurgi Methanisierung
(ehemals Lurgi) Gaskreislaufen und Zwischenkiihlung
3 adiabatische Festbettreakt it
CO Johnson Matthey adia .a 15ehe Hesthe .rea oren mi HICOM
Gaskreisldufen und Zwischenkiihlung
1 isoth Festbettreakt it
CO Linde . PROTRCHMER BESTRCTICatton Tl Linde Methanisierung
internem Warmeiibertrager
Clariant & 3 Festbettreaktoren mit Dampfzugabe,
CO Vesta
Foster Wheeler ohne Gaskreislauf
Hitachi Zosen INOVA  Festbettreaktor oder Plattenreaktor .
CO2 Etogas Methanisierung
(ehemals Etogas) mit Dampfkiihlung
1 isoth Festbettreakt it
CO2 MAN 1othiermer Hestbettreaktor m MAN Methanisierung
Solekiihlung
Hord: kt it Zwischenkiihl
CO2 Outotec PSRRI D SRR IR Outotec Methanisierung

mit Wabenkatalysatoren
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2.2.2.1.2. Wabenmethanisierung

Wabenreaktoren sind den Festbettreaktoren grundsétzlich sehr dhnlich und werden meist als eine Va-
riante der Festbettverfahren genannt. Sie unterscheiden sich im Wesentlichen in der strukturierten
Ausfiihrung der Katalysatoren. Waben aus Metall (gerollte Folien) oder Keramik (Extrudat) bieten
neben dem geringen Druckverlust auch den Vorteil der erleichterten Warmeabfuhr durch den besseren
radialen Warmetransport, weshalb der apparative und energetische Aufwand fiir Zwischenkiihlungen
geringer gehalten werden kénnen. Im Rahmen der Methanisierungstechnologie sind Wabenreaktoren
bisher nur im Forschungsmafsstab eingesetzt worden, jedoch sind Umsetzungen im Demonstrations-
mafstab geplant [111; 112].

2.2.2.1.3. Wirbelschichtmethanisierung

Der Einsatz von Wirbelschichtreaktoren hat sich fiir heterogen-gaskatalytische Reaktionen mit hoher
Warmeentwicklung im klein- als auch im grofttechnischen Mafstab bewahrt. Durch die intensive Durch-
mischung innerhalb des Wirbelbettes kann nahezu eine isotherme Reaktionsfithrung erzielt werden, was
die Steuerung und Kontrolle der Reaktion stark erleichtert. Die Warmeabfuhr durch Einbauten als auch
der Austausch von Katalysatoren durch zirkulierende Wirbelschichten sind im Gegensatz zu Festbett-
reaktoren deutlich vereinfacht. Nachteilig sind jedoch die erhéhten Abrasions- und Erosionsraten von
Reaktor, Einbauten und Katalysatorteilchen zu bewerten. Auerdem verfiigen Wirbelschichtreaktoren
technologiebedingt nur iiber ein enges Betriebsfenster. Im Vergleich zur Festbettmethanisierung haben
sich die Wirbelschichtverfahren daher kaum durchsetzen kénnen und sind auf wenige Versuchs- und
Pilotanlagen begrenzt. Hervorzuheben ist dennoch der in Deutschland entwickelte Comflux-Prozess,
welcher vom Paul-Scherrer Institut PSI aufgegriffen und u.a. am Standort Giissing (AUT) erfolgreich
umgesetzt wurde [33; 64; 65; 68; 69].
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2.2.2.1.4. Dreiphasen-Methanisierung

Im Gegensatz zu den Festbett- und Wirbelschichtverfahren wird bei der Dreiphasen-Methanisierung
(auch Liquid-Phase-Methanation genannt) ein fliissiges Warmetragermedium eingesetzt, um die Re-
aktionswarme effektiver abtransportieren zu kénnen. Dabei wird der pulverférmige Katalysator im
Warmetrager (Mineraldl, Silikonol, ionische Flissigkeiten) dispergiert und das Reaktionsgas einge-
blasen, wobei die Fliissigphase am Kopf abgezogen, gekiihlt und anschliefend riickgefiihrt wird. Die
Methanisierung im Blasenséulenreaktor gewéhrleistet sehr gute Warmeabfuhr und Temperaturkontrol-
le wodurch ein nahezu isothermer Betrieb realisiert werden kann. Aufgrund der einfachen Temperierung
eines Warmetrégers kann eine Dreiphasen-Methanisierung lastflexibler betrieben und ldngere Stand-
By-Zeiten erleichtert werden. Dennoch hat sich die Technologie aufgrund 6konomischer Hindernisse und
Problemen mit der Stabilitdt des Warmetragers nicht etabliert, wobei verstiarkte Forschungsaktivitéten
eine Weiterentwicklung des Verfahrens versprechen [19; 20; 25-28; 65].

In Tabelle 2.6 sind die wichtigsten Eigenschaften der verschiedenen Methanisierungsverfahren nochmals
zusammengefasst.

Tabelle 2.6.: Vergleich der verschiedenen Methanisierungskonzepte, nach [19].

Verfahren Festbett Waben Wirbelschicht Dreiphasen
Warmeabfuhr - 0/+ + 4
Wirmekontrolle - - 0 0 4+
Stofftransport 0 + ++ ;
Katalysatorbelastung + + -- 0
Flexibilitat - - 0 - - +
Anzahl Reaktoren - - k.A. + ++4

Eigenschaft: - - sehr schlecht, - schlecht, 0 neutral, + gut, +-+ sehr gut

2.2.2.2. Anwendung

Das Power-to-Gas-Verfahren befindet sich noch in einem Friihstadium seiner technischen Umsetzung,
wodurch alle Anwendungsoptionen derzeit nur schwer 6konomisch rentabel realisierbar sind. Im Um-
kehrschluss kann durch eine Verdnderung der vorliegenden gesetzlichen, volks- und betriebswirtschaft-
lichen Rahmenbedingungen ein bevorzugtes Einsatzgebiet geschaffen werden. Mogliche Anwendungen
der PtG-Technologie sind:

e Energiespeicherung (Schwankungsausgleich oder saisonal),

e Energietransport (Stromnetz vs. Gasnetz),

e . Greening” von Energietrigern (erneuerbare Kraftstoffe) und
e Autarkiel6sungen.

Die Energiespeicherung in Form eines stofflichen Energietrigers verfiigt iiber eine vergleichsweise ho-
he Energiedichte (druckabhéngig), wodurch der Platzbedarf des Speichers erheblich gesenkt werden
kann. Dementsprechend kénnen bei geeigneter Speicherinfrastruktur grofe Speicherkapazitdten und
lange Entladungszeiten von bis zu einem Jahr erzielt werden, wohingegen andere Speichervarianten
wie Schwungréder, Batterien und Druckluftspeicher im Stunden- und Tagesbereich agieren (siche auch
Abbildung 2.2) [8; 41; 113|. In Tabelle 2.7 sind die verschiedenen Speicherfunktionen und deren An-
forderungsprofil gegeniibergestellt. Die Elektrolyse bzw. PtG wird lediglich bei der Speicheraufgabe
Systematischer Uberschuss® gefiihrt, da hier die vergleichsweise 6konomisch sinnvollste Anwendung
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zu erwarten ist. Dennoch sind andere Anwendungsgebiete technologisch moglich und bei entsprechen-
den Rahmenbedingungen auch wirtschaftlich rentabel umsetzbar, wobei selbiges gilt fiir die anderen
genannten Beispiele.

Tabelle 2.7.: Ubersicht der verschiedenen Speicherfunktionen und deren Anforderungsprofil [8].

. . . Anforderung Anforderung . L.
Speicheraufgabe Speicherfunktion Technologiebeispiele
Leistung Kapazitat
Zuféllige Schwank- ) ) Pumpspeicherkraftwerk,
) Relative (gleich) hohe )
ungen des Residual-  Glattung des . L Batterie, Schwungrad,
Leistungsaufnahme Geringe Kapazitéat
lastprofils um den Residuallastprofils sensibler thermischer
und -abgabe
Mittelwert Speicher
Systematischer Bereitstellung Angemessene Moglichst unbe-
B Elektrolyse (PtG)
Uberschuss zusatzlicher Last Leistungsaufnahme grenzte Kapazitét
Systematischer Bereitstellung Angemessene Moéglichst unbe-
Kraftwerk
Unterschuss zusétzlicher Leistung Leistungsabgabe grenzte Kapazitét
Unterschiedlich
Strukturierte Zeitliche Verschiebung dimensionierte " Redox-Flow-Batterie
Hohe Kapazitét
Schwankungen des Leistungsangebots Leistungsaufnahme Phase-Change-Materials
und -abgabe

Ein oftmals unterschétztes Problem ist der Transport groffer Energiemengen. Speziell die Hochspan-
nungsnetze der Stromversorgung stehen im Fokus der Offentlichkeit. Wihrend eine Gasleitung un-
sichtbar im Erdreich verlegt und vergraben wird, sind Stromleitungen Einschnitte in die Landschaft
und oft kontrovers diskutiert. Eine Verlagerung des Energietransports vom Strom- auf das Gasnetz
ist zwar mit erheblichen Umwandlungsverlusten verbunden, eriibrigt aber vielerorts den Ausbau der
Hochspannungstrassen. Abbildung 2.8 veranschaulicht den Fldchenbedarf von 380 kV Freileitungen im
Vergleich zu erdverlegten Gasleitung bei gleicher Energietransportmenge.

Erneuerbar erzeugte Treibstoffe wie EE-Hy oder EE-CHy (EE: erneuerbar erzeugt bzw. erneuerba-
re Energie) eroffnen bei geeigneten Rahmenbedingungen ein weiteres Geschéftsfeld und kénnen als
Substitut fiir konventionelle fossile Kraftstoffe eingesetzt werden. Wahrend die hochste Anzahl an Zu-
lassungen von CNG-Fahrzeugen (Compressed Natural Gas) in Siidamerika zu finden ist [114], ist in
Mitteleuropa Erdgas heute schon der beliebteste alternative Antrieb bei PKWs [115]. Anfang 2017
wurde die Griindung des ,,Hydrogen Council“, bestehend aus 13 fithrenden Unternehmen aus den Be-
reichen Energie, Verkehr und Industrie, verkiindet. Zielsetzung der globalen Initiative ist die Etablie-
rung der Ho-Brennstoffzellentechnologie in breiten Anwendungen, von Mobilitét, iiber Industrie bis hin
zur Gebdudeheizung [116]. Auch als Autarkielosungen konnen PtG-Verfahren eine geeignete Anwen-
dung finden, indem beispielsweise PV- (Photovoltaik) oder Windstrom als gasformiger Energietriger
in Drucktanks gespeichert wird um entlegene Gebiete mit Energie oder Treibstoff zu versorgen. Ei-
ne Realisierung von PtG-Konzepten erscheint unter den genannten Gesichtspunkten speziell in Japan
als vielversprechend, da das Land weltweit das teuerste Erdgas in Form von LNG (Liquefied Natu-
ral Gas) importiert. Der Marktpreis liegt in etwa um den Faktor 1,4 iiber dem deutschen und um
das 3,6-fache iiber dem amerikanischen Erdgaspreis [117], wodurch SNG frither einen konkurrenzfs-
higen Marktpreis erzielen kann als in anderen Marktwirtschaften. Eine vom Marktpreis vollstindig
entkoppelte Anwendung ist der Einsatz der Sabatier-Reaktion zur Bereitstellung von Og und H5O in
Raumfahrtanwendungen. Bei den derzeit auf Raumstationen eingesetzten Technologien handelt sich
um eine Wasserelektrolyse zur Oz-Erzeugung (OGA - Oxygen Generator Assembly) und eine Einheit
zur COg-Abscheidung aus der Raumluft (CDRA - Carbon Dioxide Removal Assembly). Das abge-
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Abbildung 2.8.: Vergleich des Fliachenbedarfs von 380 kV Hochspannungsleitungen und einer Gaslei-
tung bei gleicher Energietransportmenge, (©Energieinstitut an der JKU Linz [53].

trennte CO2 wird in das Weltall abgelassen, was bilanziell einen Nettoverlust an Oy zur Folge hat.
Fiir lingere Weltraummissionen ist ein nahezu geschlossener Stoffkreislauf aufgrund von begrenzten
Vorratskapazitdaten unerlésslich, was durch kleine Methanisierungseinheiten ermdoglicht werden kann.
Im Gegensatz zu der klassischen Power-to-Gas-Anwendung stellt CHy das Nebenprodukt dar, da der
erzeugte Wasserdampf wieder der Elektrolyse zur Os-Erzeugung zugefiihrt wird [118].
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2.3. SNG versus H»

Bei der Methanerzeugung via Elektrolyse und Methanisierung fallen erhebliche Umwandlungs- und
Abwérmeverluste an, was bei der Anwendung beriicksichtigt werden muss. Ein Beispiel fiir die Pro-
zesseffizienz des PtG-Prozesses ist in Abbildung 2.9 dargestellt. Besonders zur Energiespeicherung steht
eine Vielzahl von Alternativen zur Verfiigung, die im Einzelfall gepriift und bewertet werden miissen,

um eine geeignete Wahl zu treffen.
@ B > SNG: 55 %

Methanisierung

Elektrolyse

> Warme: 15 %

) Verluste Elektrolyse: 30 %

Abbildung 2.9.: Sankey Diagramm der Prozesseffizienz von PtG (ohne Warmenutzung), nach [29];
Elektrolyse: Wirkungsgrad 70 %, 25 bar; Methanisierung: Wirkungsgrad 78 %, 20 bar.

Betrachtet man das PtG-Verfahren aus Sicht der Energieeffizienz wére es jedenfalls sinnvoller die
Prozesskette beim ersten Konversionsschritt, der Wasserelektrolyse, zu belassen und auf eine nach-
folgende Methanisierung zu verzichten. Umwandlungsverluste sowie Energieaufwendungen zur COgz-
Bereitstellung (in Abbildung 2.9 nicht beriicksichtigt) wirken sich negativ auf den Prozesswirkungs-
grad aus und zusétzlich miissen weitere abnehmerspezifische Anforderungen (Erdgasnetz, Erdgasauto,
0.4.) eingehalten werden. Dennoch bietet die Umwandlung in synthetisches Erdgas auch bedeuten-
de Vorteile gegeniiber der Wasserstoffnutzung. Die nahezu uneingeschriankte Nutzung der vorhanden
Erdgasinfrastruktur sowie dessen weitrdumige Verbreitung und enorme Speicherkapazitét stehen ei-
ner lediglich lokal verfiigharen Wasserstoffinfrastruktur gegentiber. Innerhalb der EU sind etwa 50 %
der Haushalte an das Erdgasnetz angeschlossen, weitere 25 % befinden sich unmittelbarer Nahe von
Gasleitungen [119]. Ahnlich deutliche Unterschiede sind in der Nutzung beim Endkunden vorhanden.
Waéhrend FErdgas flichendeckend z.B. als Prozessgas, zur Warmebereitstellung oder Stromerzeugung
zum Einsatz kommt, sind die Abnehmer fiir Hs nicht so vielfaltig und oft lokal konzentriert. Des Weite-
ren gilt die Erdgasnutzung als etablierte Technologie und findet in der Bevolkerung grofse Akzeptanz.
Die Einfiihrung eines alternativen Brennstoffs setzt umfangreiche Aufklarungsarbeit und Austausch
von Endgeréten voraus, ginzlich abgesehen vom enormen Aufwand eine &hnlich hochwertige Versor-
gungsinfrastruktur aufzubauen.

Oftmals wird die Beimengung von bis zu 20 Vol-% Hs ins Erdgasnetz als kostengiinstigste und sinn-
vollste Variante diskutiert. Anzumerken ist, dass laut nationalen Regelwerken bereits geringe Mengen
an Hy ins Erdgasnetz enthalten sein diirfen (Osterreich <4 mol-% [109]), im Realfall doch von ande-
ren Einflussfaktoren begrenzt werden. So sind die Drucktanks von erdgasbetriebenen Fahrzeugen auf
einen Ha-Gehalt von 2 Vol-% limitiert [120], fiir Gasturbinen gelten Grenzwerte im Bereich von 1-3
Vol-% Ha [121]. Ein Betrieb mit hoheren Ho-Anteilen ist zwar meist moglich, bedarf aber einer Einzel-
fallpriifung und ist mit grofen juristischen Hindernissen (Gewéhrleistungsanspriiche) verbunden [122].
Ein weiteres oftmals unterschitztes Phéanomen ist die Verminderung der volumetrischen Energiedichte
durch steigende Wasserstoffgehalte. Dazu ist eine Gegeniiberstellung der wesentlichsten physikalischen
Eigenschaften von CHy und Hs in Tabelle 2.8 zu sehen.

Der auf das Volumen bezogene Brennwert von Hs ist um den Faktor 3 geringer als der von Methan,
die relativen Dichten unterscheiden sich gar um den Faktor 8. Der Dichteunterschied bewirkt, dass bei
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Tabelle 2.8.: Gegeniiberstellung relevanter physikalischer Eigenschaften von CH4 und Hg, nach [122].
Bezeichnung Einheit CHy4 H,

Dichte! kg/m3 0,72 0,0899
relative Dichte? - 0,555 0,070
Heizwert! kWh/m? 9,968 2,995

Brennwert! kVVh/m3 11,061 3,540

! 273 K, 1013,15 mbar
2 nach ISO 6796 fiir reales Gas

Hy-Zumischung pro Volumen weniger Masse transportiert werden muss, was einem geringeren Druck-
verlust bei gleichbleibendem Transportvolumen bzw. einer héheren Transportmenge bei konstantem
Druckverlust entspricht [122]. Allerdings werden Transportkapazititen von Erdgasnetzen an transpor-
tierter Energie pro Volumeneinheit gemessen. Durch den geringeren Brennwert des Wasserstoffs sinkt
auch die enthaltene Energiemenge mit steigendem Ho-Gehalt. Ein Anteil von 10 Vol-% Hy fithrt zu
einer Abnahme der Transportkapazitiat von 5-6 % [123|, was nur durch Steigerung des Volumenstroms
kompensiert werden kann. In Abbildung 2.10 ist die Verdnderung der Transportkapazitdt in Abhén-
gigkeit der Wasserstoffkonzentration, basierend auf Berechnungen von Felder et al. [122| dargestellt.
Bezogen auf 10 Vol-% Hy wiirde zum Ausgleich der Energieverluste eine Zunahme des Volumenstroms
um ca. 10 % bendtigt, wodurch jedoch gleichzeitig der Druckverlust um rund 11-14 % [123] ansteigt.
Zusammenfassend bedeutet dies, dass bei konstanter Energiemenge die Transportmenge erh6ht werden
muss, was in einem erhéhten Druckverlust und folglich einer groferen notwendigen Verdichterleistung
resultiert. Bei 10 Vol-% Hsy werden Steigerungen von der Kompressorleistung von 25-35 %, abhéngig
von der Erdgasqualitat (Holland-L, Nordsee-H, Russland-H) genannt [122; 123].

Abnahme der Transportkapazitét [%]

'15 T T T T T T T T T T T T T T T T T T
0 5 10 15 20

H,-Anteil [Vol-%]

Abbildung 2.10.: Auswirkung des Ho-Anteils auf die Transportkapazitit einer Erdgasleitung, nach
[122].

Fiir Erdgasnetze gelten vielfiltige Grenzwerte, die nicht nur die Gaszusammensetzung, sondern auch
energiebezogene Grofen wie Brennwert und Wobbe-Index betreffen [109]. Eine Beimengung von Hy
kann, abhingig von der Grundzusammensetzung des FErdgases, rasch zu einer nicht spezifikationsge-

VTiU



2. Grundlagen und Stand der Technik der Power-to-Gas Prozesskette 24

rechten Verschiebung der Eigenschaften des Gasgemisches fithren [122|. Eine beispielhafte Berechnung
fiir Erdgas vom Typ Russland H in Abhéngigkeit des Ho-Gehalts ist in Tabelle 2.9 dargestellt, wobei
die grau hinterlegten Felder nicht spezifikationsgerechte Werte nach OVGW G31 markieren.

In Abbildung 2.11 sind die berechneten Datenpunkte fiir verschiedene Wasserstoffanteile in Abhéngig-
keit von Brennwert, Wobbe-Index und relativer Dichte dargestellt. Der griin markierte Bereich ent-
spricht dabei dem Spezifikationsfenster gemaf OVGW G31 [122]. Daraus wird ersichtlich, dass bereits
bei 5 Vol-% Hy zu Uberschreitung der Grenzwerte fithren kénnen.
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Abbildung 2.11.: Auswirkung des Ho-Anteils auf Brennwert, Wobbe-Index und relative Dichte am Bei-
spiel Russland Gas H, nach [122].

Bei der Gegeniiberstellung von Hy und CHy ist somit eine Vielzahl von Parametern zu beachten.
Zusammenfassend lassen sich folgende Aussagen ableiten:
e Aus energetischer und 6kologischer Sicht ist die direkte Verwendung von Hy zu bevorzugen.

e Die vorhandene Infrastruktur und breite Abnehmerpalette fiir Erdgas lassen SNG als aussichts-
reichste und insgesamt kostengilinstigste Variante der PtG-Prozessroute erscheinen.

e Eine Beimischung von Hs ins Erdgasnetz ist keinesfalls trivial und Bedarf detaillierter Einzelfall-
betrachtungen.
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Tabelle 2.9.: Einfluss des Ho-Gehalts auf die Gaszusammensetzung und andere relevante Eigenschaften
am Beispiel Russland Gas H, nach [122].

Bestandteil /Grofie  Einheit Wert

Quelle [123] Berechnet nach ISO 6976
Wasserstoff Vol-% 0 5 10 15 20
Methan Vol-% 97,790 92,901 88,011 83,122 78,232
Stickstoff Vol-% 0,820 0,779 0,738 0,697 0,656
Kohlendioxid Vol-% 0,090 0,086 0,081 0,077 0,072
Ethan Vol-% 0,880 0,836 0,792 0,748 0,704
Propan Vol-% 0,290 0,276 0,261 0,247 0,232
n-Butan Vol-% 0,100 0,095 0,090 0,085 0,080
n-Pentan Vol-% 0,020 0,019 0,018 0,017 0,016
n-Hexan Vol-% 0,010 0,010 0,009 0,009 0,008
Brennwert kWh/m® 11,16 10,77 10,39 10,01 9,63
Dichte kg/m? 0,74 0,70 0,67 0,64 0,61
relative Dichte - 0,57 0,54 0,52 0,49 0,47
Wobbe-Index kWh/m3 14,79 14,61 14,43 14,25 14,07
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2.4. Charakteristika der Methanisierungs-Reaktion

2.4.1. Thermodynamik der Methanisierung

Nachdem die Methanisierung von CO» von einigen konkurrierenden Reaktionen begleitet werden kann,
ist eine Betrachtung der freien Gibbs’schen Reaktionsenthalpie sinnvoll, da diese Aufschluss iiber die
préferierten Reaktionen gibt. In Abbildung 2.12 sind die freien Reaktionsenthalpien der relevanten
Reaktionsgleichungen Gleichungen (2.2) bis (2.8) in Abhéngigkeit der Temperatur dargestellt.
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Abbildung 2.12.: Freie Gibbs’sche Reaktionsenthalpie verschiedener Reaktionen in Abh#ngigkeit der
Temperatur; erstellt mit HSC 7.1.

Der grau hinterlegte Bereich markiert den géngigen Temperaturbereich des Sabatierprozesses, in welchem
die Reaktionen genauer betrachtet werden sollen. Die Methanisierung von CO (2.2) wird gegeniiber
der COg-Variante (2.3) thermodynamisch bevorzugt, da die freie Reaktionsenthalpie im betrachteten
Temperaturbereich kleinere Werte annimmt. Das Boudouard-GGW (2.6) weist ebenfalls eine stark
negative freie Reaktionsenthalpie auf, weshalb auch sie im Prozess zu beachten ist. Speziell bei zu-
nehmender Temperatur spielt die Kohlenstoffabscheidung im Vergleich zu den Sabatierreaktionen eine
immer grofere Rolle, daher sind in der technischen Umsetzung Mafnahmen zur Unterdriickung der
Boudouard-Reaktion zu treffen. Die Bildung von festem Kohlenstoff iiber die CO-Shift-Reaktion steht
in direkter Konkurrenz zur CO-Methanisierung, welche als dominierende Reaktion auftritt. Ahnlich
wie die CO-Shift-Reaktion ist auch die direkte Abscheidung von C aus COs moglich. Bis ca. 550 °C
ist die COo-Methanisierung bevorzugt, danach dominiert die direkte Bildung von festem Kohlenstoff.
Folglich sollten Temperaturen iiber 550 °C vermieden werden, somit ist die géngige Limitierung auf
500 °C sinnvoll gewéhlt. Eine weitere Nebenreaktion ist die Vergasung von festem Kohlenstoff (2.8),
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die speziell bei einem Uberangebot von Hy auftreten kann. Dadurch ist es moglich, feste Kohlenstoffab-
lagerungen in Rohrleitungen und auf Katalysatoren teilweise zu CH4 umzusetzen. Die WGS-Reaktion
(2.4), ausgehend von COg, spielt im betrachteten System eine untergeordnete Rolle. Die rein thermo-
dynamischen Betrachtung alleine zeigen aber nicht die ganze Wahrheit, da der Reaktionsmechanismus,
abhéngig vom Katalysatorsystem, thermodynamisch nicht favorisierte Zwischenprodukte liefern kann,
welche folglich in unerwiinschten Nebenreaktionen abreagieren. So ist die Wassergas-Shift Reaktion
thermodynamisch nicht begiinstigt, weshalb sich kaum CO bilden sollte. In den meisten Reaktions-
mechanismen der COo-Methanisierung wird CO als Zwischenprodukt gebildet, welches dann nach
CO-Shift oder Boudouard-Reaktion zu festem C disproportionieren kann. Eine genaue Betrachtung
der Reaktionsmechanismen erfolgt im nachfolgenden Kapitel 2.4.3.

Die Sabatierreaktion ist einerseits aufgrund des exothermen Charakters temperaturabhéngig und an-
dererseits durch die Volumenminderung bei der Umsetzung druckbeeinflusst. Unabhéngig von der
Kinetik wirken sich diese Parameter auf die Lage des chemischen Gleichgewichts aus. Aus thermo-
dynamischer Sicht sind somit niedrige Reaktionstemperaturen bei hohen Reaktionsdriicken zu be-
vorzugen. Die Gleichgewichtszusammensetzungen in Abhéngigkeit von Druck und Temperatur sind
in den nachstehenden Abbildungen 2.13a und 2.13b dargestellt. Dabei wurden jeweils stéchiometri-
sche Anfangszusammensetzungen von Ho:COg=4:1 vorgegeben. Die Bildung von festem Kohlenstoff
(Boudouard-GGW) wurde nicht berticksichtigt.

Ublicherweise werden Methanisierungsprozesse in einem Temperaturbereich von 200 - 500 °C betrieben
(in Abbildung 2.13a grau hinterlegt). Bei Einsatz von Nickelkatalysatoren stellt 200 °C die Untergrenze
dar, da es bei Unterschreitung zur Bildung von toxischen Nickeltetracarbonyl-Verbindungen kommen
kann. Zusétzlich ist aus kinetischer Sicht eine Reaktionstemperatur oberhalb 200 °C zu bevorzugen.
Ab ca. 400 °C ist ein zunehmender Abfall des CH4-Anteils zu beobachten, weshalb die Reaktionstem-
peraturen meist auf 500 °C begrenzt werden. Der Druck hat ebenfalls einen starken Einfluss auf den
Reaktionsumsatz des Sabatierprozesses. Bei einer Betrachtung des chemischen Gleichgewichts (vgl.
2.13b) ist dieser nicht so stark ausgeprégt erkennbar, dennoch wird vor allem bei realem Betrieb eine
positive Beeinflussung beobachtet. Aus apparatetechnischer Sicht ist ein moderater Auslegungsdruck
jedenfalls zu bevorzugen, weshalb der héufig in Druckbereichen bis 20 bar gearbeitet wird. Der An-
lagendruck ist jedoch auch im Kontext zum Gesamtprozess zu sehen, da die Eduktgase bereits bei
hohem Druck bereitgestellt werden kénnen, beispielsweise Hy aus einer Druckelektrolyse. Des Weiteren
sind Nachfolgeprozesse wie Gasaufbereitung und Gasspeicherung/-einspeisung zu beriicksichtigen, da
hierfiir oft ein entsprechend hohes Druckniveau verlangt wird.
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Abbildung 2.13.: Gleichgewichtszusammensetzung der gastérmigen Komponenten Hy, HoO, CHy, COg,
CO in Abhéngigkeit von Druck und Temperatur bei stéchiometrischer Gaszusammen-
setzung Ho:COg=4:1; erstellt mit HSC 7.1, nach [124].
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2.4.2. Katalyse
2.4.2.1. Katalysatorfunktionen

Um einen Katalysator in einem industriellen Prozess einsetzen zu kénnen sind im Wesentlichen drei
Eigenschaften relevant [125]:

e Aktivitat
e Selektivitat
e Stabilitat

Die Aktivitat gibt an wie schnell eine oder mehrere Reaktionen in Anwesenheit eines Katalysators
ablaufen und wird durch Reaktionsgeschwindigkeit, Geschwindigkeitskonstante k oder Aktivierungs-
energie /4 beschrieben. Die Bestimmung dieser Grofien ist jedoch mit groffem Aufwand verbunden und
die Ergebnisse sind oft nur schwer auf den technischen Prozess iibertragbar. Daher werden fiir prakti-
sche Anwendungen oft andere Aktivitdtsmake wie Umsatz, in Abhéngigkeit von Raumgeschwindigkeit
GHSV und Temperatur, oder die Raumzeitausbeute RZA (space time yield) herangezogen [125; 126].
Der Umsatz U; (2.9) einer Bezugskomponente i gibt an, welcher Anteil des betrachteten Stoffes zu ei-
nem beliebigen Produkt umgewandelt wurde. Als Bezugsgrofe wird stets die limitierende Komponente
ausgewdahlt, bei stochiometrischer Zusammensetzung eine beliebige [127].

U= 22 (2.9)

Die Raumgeschwindigkeit (2.10) ist ein Maf fiir die Katalysatorbelastung und wird als Verhéltnis von
zugefithrtem Normvolumenstrom VO und der vorliegenden Katalysatormenge (Masse oder Volumen)
definiert. Dabei ist zu beachten, dass der Volumenstrom auf Normbedingungen bezogen wird, wodurch
die Einfliisse von Betriebsdruck bzw. Stromungsgeschwindigkeit und Verweilzeit nicht berticksichtigt
werden [125].

Vo
VKat

GHSV = (2.10)

Der Umsatz hiangt u.a. von Druck, Temperatur und Raumgeschwindigkeit ab, weshalb diese Grofen
fiir Vergleichsmessungen konstant gehalten werden miissen. Eine weitere Grofe zum Vergleich der Ka-
talysatoraktivitit ist die Raumzeitausbeute RZA (2.11), welche die pro Katalysatorvolumen und Zeit
gebildete Produktmenge beschreibt. Durch Einfiihrung der Raumzeitausbeute ist es moglich verschie-
dene Reaktorbauformen miteinander zu vergleichen [125; 126].

RZA = P =
VvKat'tL VKat

(2.11)

Die Ausbeute A; (2.12) ist ein Maf fiir die gewonnene Menge an Produkt und wird als Quotient der
tatsdchlich erzeugten Stoffmenge an Produkt und der theoretisch maximal moglichen Stoffmenge an
Produkt berechnet.
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Ny — N0

A=
VKat -t

(2.12)

Eine weitere Art der Aktivitdtsbestimmung ist die Messung der Temperaturdnderung einer Reaktion,
die Aussagekraft ist jedoch aufgrund der temperaturabhéngigen Kinetik begrenzt. Grundsétzlich ist
eine Temperaturmessung sehr einfach moglich, die Erfassung einer aussagekraftigen, belastbaren Tem-
peratur innerhalb des Katalysators ist allerdings durch Warmeverluste und Temperaturprofile durchaus
herausfordernd [125].

Neben der bereits diskutierten Aktivitdt kann auch die Selektivitét S (2.13) einer Reaktion positiv
durch einen Katalysator beeinflusst werden. Oftmals steht die Selektivitdt gegeniiber der Aktivitat im
Vordergrund, da die Bildung eines gewiinschten Produktes in hoher Reinheit gegeniiber maximalen Um-
satz bevorzugt wird. Die Selektivitat wird als Verhéltnis der gebildeten Menge an (Zwischen-)Produkt
zu umgesetzter Menge eines Reaktionspartners beschrieben [128].

n; — no A;
S — _ 1 2.13
ngo—ni  U; (2.13)

Schlieflich wird noch die Stabilitit als wesentliche Katalysatorfunktion genannt. Sie ist eng mit dem
Desaktivierungsverhalten des Katalysators durch Katalysatorgifte, Verkokung, Zersetzung oder thermi-
sche sowie mechanische Beanspruchung verbunden. Eine Regenerierung von Katalysatoren ist abhéngig
von der Schidigung mdglich, jedoch kann in der Regel das urspriingliche Leistungsniveau nicht mehr
erzielt werden. Nach Ende der Katalysatorlebensdauer miissen diese meist aufwindig ausgewechselt
werden, was mit hohen Kosten und ggf. Produktionsstillstand verbunden ist. Eine hohe Katalysator-
stablitédt schldagt sich somit in einer hohen Einsatzzeit nieder, was die Wirtschaftlichkeit des Prozesses
positiv beeinflusst [125].

Welche der diskutierten Eigenschaften die hochste Prioritdt hat ist im Einzelfall zu priifen um eine
fundierte Entscheidung treffen zu koénnen. Als Richtlinie fiir die meisten katalytischen Prozesse gilt
[125]:

Selektivitat > Stabilitat > Aktivitat

2.4.2.2. Katalyse in der chemischen Methanisierung

Zur Katalyse der Methanisierung bzw. Hydrierung von CO oder CO4 gibt es eine Vielzahl an Un-
tersuchungen, welche in einschldgigen Fachmagazinen publiziert wurden. In diesem Kapitel sollen die
wesentlichen Informationen aufbereitet und zusammengefasst werden.

Wie in Kapitel 2.2.2 erwdhnt, wurde die Methanisierung 1902 beobachtet, weshalb bereits umfassende
Untersuchungen der katalytischen Aktivitédt verschiedener Materialien durchgefiihrt wurden. Grund-
sétzlich werden als aktive Komponente der Methanisierungskatalysatoren Ubergangsmetalle der 8.-10.
Nebengruppen (Eisen-, Kobalt- und Nickelgruppe) eingesetzt (sieche Tabelle 2.10).

In Arbeiten von Weatherbee, Bartholomew und Vance [129-131] sowie Grenoble et al. [132], Luengo et
al. [133] und Muroyama et al. [134] wurde die Eignung der verschiedenen katalytisch aktiven Materialien
untersucht. Friihere Arbeiten sind im Ubersichtsbeitrag von Mills und Steffgen [135] zusammengefasst.

Fiir die kommerzielle Anwendung sind Katalysatoren auf Nickelbasis am weitesten verbreitet, da sie
tiber das beste Preis-Leistungs-Verhéltnis verfiigen [31]. Im Beitrag von Dace et al. [136] werden nickel-,
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Tabelle 2.10.: Katalytisch aktive Materialien zur chemischen Methanisierung.

25 26 27 28 29
Mn Fe Co Ni Cu
43 44 45 46 47
Tc Ru | Rh | Pd | Ag
75 76 7 78 79
Re Os Ir Pt Au
107 108 | 109 | 110 | 111
Bh Hs Mt | Ds Rg

ruthenium-, kobalt- und kupferbasierte Katalysatoren gegeniibergestellt, wobei Ruthenium die favori-
sierte Option darstellt. Kennwerte wie Temperaturbereich, Umsatz und Selektivitdt von ausgewéhlten
Katalysatortypen sind in Tabelle 2.11 zusammengefasst.

Tabelle 2.11.: Charakteristika metallbasierter Katalysatoren [136].

Optimales COx-Umsatz CHy-Selektivitat Vergiftende
Katalysator

Temperaturfenster [°C] [%)] [%0] Elemente
Ni-basiert 200-350 60-92 80-100 S, K, As, Cl
Ru-basiert 250-450 50-95 70-100 S, K, As
Co-basiert 250-300 15-51 78-100 S
Cu-basiert 280-380 6-40 10-70 S

Als Tragermaterialien kommen verschiedene Metalloxide zum Einsatz, dessen Eignung in Kombination
mit dem jeweilig katalytisch aktiven Material im Einzelfall zu priifen ist. Géngige Substrate sind
[129; 131; 134; 137-144]:

e AlOs,

e TiOg,

e SiOg,

e Y503,

e 71Oy,

e CeOo,

o CeO2-ZrOg,
e LasOg,

e SmyO3 und
e Zeolithe.

Muroyama et al. [134] haben fiir Nickel-Katalysatoren den Einfluss der Substratmaterialien (Al2Os,
Y903, ZrO,, LagOs, CeOz und SmsO3) auf die Methanisierung von COs untersucht. Bereits im tem-
peraturabhéngigen Desorptionsverhalten von COy wurden erhebliche Unterschiede beobachtet. Wah-
rend Ni/AlOj3 iiber einen weiten Temperaturbereich hohe Desorptionsraten ermoglicht, was auch auf
die hohe spezifische Oberfliche zuriickzufiihren ist, weisen die anderen Substrate mit Ausnahme von
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Ni/LagOg niedrige Desorptionsraten auf. In der Konvertierung von COg wurde erneut eine Tempe-
raturabhéngigkeit der jeweiligen Katalysator/Substrat-Paarung aufgezeigt. Weiters wurde eine hohe
Selektivitit der COg-Methanisierung festgestellt, welche durch die sehr gute Ubereinstimmung von
COg2-Umsatz und CHy4-Ausbeute begriindet werden kann. Auch zeigten alle Katalysatorsysteme einen
starken Anstieg der CO-Ausbeute ab ca. 350 °C. Basierend auf den variierenden Verhalten der Kata-
lysatorsysteme wurde eine Einzelfallbetrachtung der jeweiligen Systeme empfohlen.

2.4.3. Reaktionsmechanismen der Methanisierung

Die chemische Methanisierung gilt als typisches Beispiel fiir die heterogene Katalyse, welche von Gas-
Feststoff-Wechselwirkungen dominiert wird, weshalb der Charakterisierung der Katalysatoroberflache
bzw. der aktiven Zentren grofe Bedeutung zukommt [145].

Die Hydrierung von CO3 zu CHy lauft in mehreren Teilreaktionen ab, wobei der Reaktionsmechanismus
bis heute nicht eindeutig geklart werden konnte. Neben den Reaktionsbedingungen (Gesamtdruck,
Temperatur, Partialdruck bzw. No-Verdiinnung) spielt der eingesetzte Katalysator eine entscheidende
Rolle, weshalb die Reaktionsmechanismen jeweils im Kontext zu den untersuchten Parametern zu sehen
sind.

In einem umfassenden Beitrag von Mills und Steffgen [135] werden einige Reaktionsmechanismen der
CO- und CO2-Methanisierung diskutiert. Nach heutigem Wissensstand wird eine Reduktion des CO2 zu
CO mit anschliefsender Dissoziation zu adsorbiertem C und stufenweiser Hydrierung zu CHy préferiert
[129; 138; 142; 144; 146-152]. Der vorgeschlagene Ablauf ist im nachstehenden Reaktionsschema und
eine Auflistung der untersuchten Ni-Katalysatorsysteme sowie deren Reaktionszwischenprodukte in
Tabelle 2.12 dargestellt. Weitere diskutierte Mechanismen beschreiben die direkte Methanisierung von
CO2 mit Bildung kleiner Mengen an héheren Kohlenwasserstoffen [153] oder Formaldehyd [154] bzw.
Formiaten [155; 156]. Miao et al. [157] diskutieren die unterschiedlichen Routen eingehend und weisen
auch auf deren Abhéngigkeit von vorhandenen OH-Gruppen hin.

Préferierter Reaktionsmechanismus fiir die COg-Methanisierung an Ni-Katalysatoren [151]:

CO2,4ds = COqds + Ouds (
COuds = Cads + Ouads (

2 CO0qds = Cads + CO2,4ds (2.16
Cads + Haas = CHggs (
CHgygs + Hags = CHa g4s (
CHj 445 +2 Hyqs = CHy (

Alternativer Reaktionsmechanismus fiir die CO2-Methanisierung iiber die Bildung von Formiaten [156]:

2.20
2.21

2.22
2.23

COs.0as + OHpy, = HCO3 .
HCO;3 4 +2 Huas = HCOO, + H20
HCOO;,, = CO4us + OH,,

ads

)
)
)
COgugs +6 Hyys = CHy + HyO )

(
(
(
(

Gemeinhin wird die Hydrierung des adsorbierten Kohlenstoffs (2.17) als geschwindigkeitsbestimmender
Schritt identifiziert (Kai et al. [148], Traa et al. [149]) wéhrend Weatherbee et al. [129] und Wang et
al. [151] starke Hinweise auf eine Limitierung durch die CO-Dissoziation (2.15) gefunden haben. Im
Kontext einer industriellen Anwendung ist die Methanisierung jedoch stirker von Temperatur- und
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Tabelle 2.12.: Reaktionszwischenprodukte verschiedener Ni-Katalysatorsysteme.

Katalysator/Triger Zwischenprodukt Quellen
Ni/-, Ni-Cu/- CcO [146]
Ni/Al-Rohr CO [147]
Ni/SiOq CO [129]
Ni-LayO3/Al203 CcO [148|
Ni/AlyO3 CcO [134; 142]
Ni/ANM! CcO [150]
Ni/CeO2 CcO [138]
Ni/Y203 HCOO [134]
Ni(111)2 CO [158]
Ni(110)? CO, HCOO", Direktmethanisierung [144]
Ni(111)? CO, HCOOr, Direktmethanisierung  [152]

L activated nonwoven carbon material, Aktivkohlefasern,
2 kristallografische Ausrichtung.

Massentransport limitiert, als durch die Kinetik [159; 160]. Bei Anwesenheit beider Kohlenstoffquellen
CO und CO3 wird die Umsetzung von COg gehemmt, was auf die stdrkere Affinitdt des CO zur
Oberflachenadsorption zuriickgefiithrt wird. Daher ist bei der Prozessfithrung auf Nebenreaktionen wie
die WGS-Reaktion (2.4) zu achten, da durch die Bildung von CO aktive Zentren besetzt werden konnen.

Die Kinetik der Methanisierung wurde fiir CO und COs intensiv untersucht, jedoch sind die Ergeb-
nisse dhnlich vielfaltig wie beim Reaktionsmechanismus. Nachdem beim préferierten Reaktionsme-
chanismus (Glg. 2.14 - 2.18) alle Reaktionspartner adsorbiert werden, ist eine Beschreibung nach dem
Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus anzustreben [128|. Dennoch kann keine generelle Aussage zur Ki-
netik getroffen werden, da sie vom verwendeten Katalysatorsystem (katalytisch aktives Material, Form,
Trégermaterial) und den Versuchsbedingungen (Druck, Temperatur, Stochiometrie, Verdiinnung, Reak-
tortyp) abhéngt. Der Grofsteil der Untersuchungen wird mit stark verdiinnten Gasen und sehr geringen
Katalysatorvolumina durchgefiihrt, weshalb die Umlegbarkeit auf industrielle Anwendungen begrenzt
ist. Eine Auswahl an kinetischen Untersuchungen ist in Tabelle 2.13 (fiir CO2) gelistet. Als weitere Li-
teraturquellen sind [156; 161-163] genannt. Noch intensiver wurde die Kinetik der CO-Methanisierung
analysiert [66; 67; 147; 163-171].

Die genannten kinetischen Betrachtungen wurden zwar mit verschiedenen Reaktortypen und Ansét-
zen ermittelt, gelten jedoch allesamt fiir eine kontinuierliche Betriebsweise. Neuere Untersuchungen
beschéftigen sich auch mit den Auswirkungen eines dynamischen Betriebs, sowohl auf experimenteller,
als auch auf kinetischer Ebene. Am Engler-Bunte-Institut wird an der Bestimmung der lastflexiblen
Eigenschaften der Dreiphasen-Methanisierung und der Festbettmethanisierung mit metallischen Wa-
benkatalysatoren geforscht [172]. Mittels experimentellen und simulativen Ansétzen versucht die For-
schungsgruppe am deutschen Biomasseforschungszentrum den unsteten Betrieb einer Festbettmetha-
nisierung zu beschreiben [32; 173]. Im Rahmen kiinftiger Foschungsprojekte soll auch am Lehrstuhl fiir
Verfahrenstechnik des industriellen Umweltschutzes an der Montanuniversitéit Leoben der dynamische
Betrieb der Wabenmethanisierung in Experimenten und Prozesssimulationen abgebildet werden.
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3. Verfahren zur lastflexiblen Methanisierung von CO, 35

3. Verfahren zur lastflexiblen Methanisierung
von CO,

3.1. Motivation

Wie in den vorherigen Kapiteln erlautert wurden Methanisierungsverfahren bereits Mitte des 20. Jahr-
hunderts fiir die Methanerzeugung aus Synthesegasen, welches durch Kohle- oder Biomassevergasung
bereitgestellt wird, entwickelt. Derartige Konzepte sind auf industrielle Anlagengrofien, stationdren
Betrieb und konstante Eduktgaszusammensetzung ausgerichtet und dadurch nicht uneingeschrankt
fiir PtG anwendbar, welches von anderen Rahmenbedingungen ausgeht. Im Umfeld von PtG ist die
Standortwahl von immenser Bedeutung, da sowohl eine Versorgung mit CO» als auch Ho und somit
elektrischer Energie gegeben sein muss. Es ist davon auszugehen, dass Elektrolyseur und Methani-
sierung in unmittelbarer Néhe einer COs-Quelle errichtet werden, welche folglich die Anlagengréfe
wesentlich beeinflusst. Wahrend Biogasanlagen tendentiell moderate Anlagengrofen bendtigen, wiirde
die Nutzung von COq aus Verbrennungsabgasen eines Zementwerkes oder der Einsatz von Kuppelga-
sen aus der Stahlindustrie grofitechnische Anlagen erfordern. Daher ist eine einfache Skalierbarkeit des
Methanisierungsverfahren fiir eine Realisierung in verschiedenen Groéfenskalen von grofen Vorteil.

Ein weiterer wesentlicher Unterschied in der Betriebsweise ist die Prozessabhédngigkeit von der Strom-
verfiigharkeit, was sich direkt in der Ho-Produktionsmenge niederschligt. Ein mogliches Anwendungs-
szenario von PtG ist die Speicherung von Uberschussstrom welcher primér aus erneuerbaren Quellen
wie Windkraft oder Photovoltaik stammt und somit stark schwankend anfallt. Die ehrgeizigen Ziele
zur Begrenzung der Erderwidrmung sehen eine starke Verminderung der emittierten COs-Mengen in
den néchsten Jahrzehnten vor. Dies ist nur durch den Ausbau von erneuerbaren Energietragern und
die Einfiihrung alternativer Speichertechnologien zu erreichen [75; 76; 181; 182]. In der von Photon
durchgefiihrten Studie zur Vollversorgung von Deutschland mit Sonnen- und Windenergie bis 2030
wird dezidiert auf die Notwendigkeit und Sinnhaftigkeit von PtG-Anlagen hingewiesen, da sie neben
der eigentlichen Speicherfunktion auch den Netzausbau verringern und den Regelenergiemarkt obso-
let werden lassen [183|. Wie auch in vielen vergleichbaren Studien wird nicht auf die Unverzichtbar-
keit von Ho-Zwischenspeichern zur Dampfung der fluktuierenden Ho-Produktion eingegangen. Héufige
Lastwechsel und Stand-By-Phasen stellen fiir die chemische Katalyse eine grofse Herausforderung dar,
speziell dann wenn der Reaktionsraum auf einer Temperatur von ca. 250°C gehalten werden muss. Ge-
ringe Anlagenauslastung und die notwendigen Begleitheizungen kénnen zu Fehldimensionierung bzw.
hohen Betriebskosten fithren, welche einem 6konomischen Betrieb im Weg stehen. Die Verwendung von
Ho-Puffertanks 16sen zwar dieses Problem - wenn auch nicht sehr elegant - abgesehen von Platzbedarf,
Speicherverlusten und Speicherkosten.
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3.2. Verfahrenskonzept der lastflexiblen Methanisierung

Um den speziellen Anforderungen von PtG, ndmlich

Lastflexibilitét,
¢ Wirmemanagement,

Skalierbarkeit und

Stand-By-Verhalten

gerecht zu werden, wurde ein neuartiges Verfahrenskonzept zur Methanisierung entwickelt und im
Labor-/Technikumsmafstab untersucht. Das Herzstiick der Neuentwicklung ist ein Wabenkatalysator
auf Keramikbasis, welcher neben der katalytischen Wirkung auch als Warmespeicher dient. Anstelle
der iiblichen Kaskadenschaltung mehrerer Reaktoren soll ein Hordenreaktor zum Einsatz kommen, in
welchem mehrere Reaktionsstufen raumlich getrennt realisiert werden.

3.2.1. Wabenkatalysatoren

Monolithische Katalysatoren bestehen aus einem einzelnen keramischen oder metallischen Block wel-
cher von Kanélen verschiedener Form (quadratisch, dreieckig, hexagonal) durchzogen ist. Sie kommen
seit Jahrzehnten in verschiedenen Anwendungen zum Einsatz und sind heute der Standard zur Emissi-
onsbegrenzung im Automotive-Bereich. Urspriinglich hatten die Kanéle einen hexagonalen Querschnitt
vergleichbar mit dem von Honigwaben, weshalb auch heute noch die Bezeichnung Wabenkatalysator
gebréauchlich ist [126]. Das wabenformige Grundgeriist fungiert als Tragermaterial, welches mit dem
katalytisch aktiven Material beschichtet wird. In Abbildung 3.1 ist exemplarisch der im Labormafistab
eingesetzte keramische Wabenkorper dargestellt.

H

S

!
]

Abbildung 3.1.: Wabenkatalysator in Laborgréfe; AxBxH = 50x50x100 mm, Zelldichte 82 cpsi.

Im Vergleich zu den pellet- oder kugelférmig gepackten Reaktoren haben Wabenreaktoren folgende
Vor- und Nachteile [184; 185].
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Vorteile:
e geringer Druckverlust (2-3 Grofenordnungen),
e cinfache Skalierbarkeit (Bedingungen in Kanélen sind grofenunabhéngig),
e hohe geometrische Oberfliche und Temperaturbestandigkeit,
e geringe Anfélligkeit fiir Hot Spots aufgrund gleichméfiger Durchstromung,
e hohe radiale Warmeleitfahigkeit (materialabhéngig),
e geringe axiale Durchmischung und dadurch hohe Produktselektivitét,
e weniger anfillig fiir Fouling und Verstopfungen (abhéngig von Kanalgrofe),
e Verringerung des externen Massentransports bei Mehrphasenreaktoren.
Nachteile:
e erschwerte Temperaturkontrolle bei diinnen Kanalwédnden (materialabhéngig),
e Wirmetransport vom Monolith zur Reaktorwand (speziell bei keramischem Substrat),
e mogliche ungleichméfige Durchstromung und folglich geringere Reaktoreffektivitét,
e im Vergleich zu Schiittkatalysatoren geringere spezifische Oberflache,
e aufwindige und teure Herstellung,
e vergleichsweise wenig Erfahrung bei grofitechnischen Anwendungen.

Wabenkatalysatoren eignen sich aufgrund ihrer diinnen Beschichtungen besonders gut fiir massentrans-
portlimitierte Reaktionen, hingegen ist bei kinetischen Limitierungen auf eine maximale Beladung zu
achten was z.B. durch metallische Vollkatalysatoren erreicht werden kann. In industriellen Anwendun-
gen sind Schiittkatalysatoren deutlich weiter verbreitet und nur schwer zu verdringen, da es sich haufig
um mafgeschneiderte Produkte handelt. Erschwerend kommt hinzu, dass wabenférmige Katalysato-
ren in der Regel zwei- bis dreimal Mal hohere Herstellungskosten aufweisen, welche durch Vorteile in
Betrieb und Katalysatorlebensdauer aufgewogen werden miissen [185].

3.2.1.1. Aufbau

Grundsétzlich kann zwischen keramischen und metallischen Wabenkorpern unterschieden werden. Ke-
ramische Waben werden durch Extrusion als Endlosware hergestellt, welche auf die richtige Grofe
zugeschnitten, getrocknet und gebrannt wird. Neben der Form der Grundfliche und den Abmessun-
gen der Wabe kann auch die Zelldichte, also die Kanalanzahl pro Flache, variiert werden, wobei die
Kanaile tiblicherweise eine quadratische Form haben. Wéahrend zur Stromungsgleichrichtung sehr nied-
rige Zelldichten von <10 cpsi (channels per square inch) verwendet werden, kommen in katalytischen
Anwendungen Waben mit Zelldichten bis ca. 1000 cpsi zum Einsatz. Eine beispielhafte Darstellung
verschiedener Zelldichten ist in Abbildung 3.2a zu sehen.

Die in dieser Arbeit eingesetzte keramische Wabe besteht, wie beinahe alle keramischen Katalysator-
waben, aus dem Ringsilikat Cordierit MgaAlg|AlSi5O1s], welches iiber sehr hohe Temperaturwechsel-
besténdigkeit, geringe Warmeausdehnung und -leitung verfiigt und deshalb héufig in Form von War-
mespeicherwaben in regenerativen Warmeriickgewinnungsanlagen eingesetzt wird. Keramische Mono-
lithen haben im Vergleich zu anderen Katalysatormaterialien grofte Poren und eine geringe spezifische
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3. Verfahren zur lastflexiblen Methanisierung von CO, 38

Oberfliche von ca. 0,3 m?/g. Um eine hohe Oberfliche (>100 m?/g) fiir die Katalyse bereitzustel-
len werden die Waben per Washcoat-Verfahren mit anorganischen Oxiden wie 7-AloO3 oder Y2Og3-
stabilisiertem t-ZrO2 beschichtet und in einem Folgeschritt die katalytisch aktive Substanz aufgebracht
[186]. Der Beschichtungsprozess zur Herstellung des verwendeten Methanisierungskatalysators wird im
Folgekapitel 3.2.1.2 erlautert.

(a)

(b) Metallwabenkatalysator in einfacher
rechts: 82 cpsi Spiralwicklung [187]

Abbildung 3.2.: Darstellung verschiedener strukturierter Katalysatoren.

Metallische Waben werden iiblicherweise aus Metallfolien gerollt und haben somit meist eine kreisrun-
de Grundflache und sinusoidale Kanalform (siehe Abbildung 3.2b). Durch den geringen Druckverlust
eignen sie sich sehr gut als Fahrzeugkatalysatoren und werden daher bevorzugt im Automotive-Bereich
eingesetzt. Die metallischen Kanalwénde verfiigen iiber keine Pordsitéat und miissen wie das Pendant aus
Keramik mit einer Washcoat-Beschichtung versehen werden. Wahrend die oxidische Beschichtung meist
iiber dhnliche Warmeleitung, -ausdehnung und -kapazitdt wie ein keramischer Grundkdérper verfiigt,
weichen die Eigenschaften der metallischen Monolithen doch deutlich ab. Bei starker Temperaturbean-
spruchung kann die Beschichtung beschadigt werden wodurch sie nicht mehr am Grundkdérper haftet.
Daher ist der Materialauswahl und dem Beschichtungsverfahren bei metallischen Wabenkatalysatoren
besonderes Augenmerk zu schenken.

3.2.1.2. Beschichtungsprozess

Um eine katalytische Wirkung zu erlangen, muss iiber geeignete Beschichtungsverfahren ein katalytisch
aktives Material auf dem Wabenkorper fixiert werden. Bei den Methanisierungskatalysatoren besteht
der Aufbau im Wesentlichen aus der Cordierit-Wabe, einer Beschichtung aus v-AloO3 oder Yttrium-
stabilisiertem t-ZrOq (TZP, Tetragonal Zirconia Polycrystal; Markennahme: TOSOH Zirconia TZ-3Y.
Zirkoniumoxid mit 3 mol-% Y20s3) zur Bereitstellung einer hohen Oberfliche und der katalytisch
aktiven Ni-Beschichtung. Beide Schichten werden als Washcoat aufgetragen indem die Wabe in der
jeweiligen Losung getaucht und anschliefend getrocknet und calciniert wird.

Die eingesetzten Methanisierungskatalysatoren wurden von der Fa. Profactor GmbH nach folgender
Prozedur hergestellt (vgl. Abbildung 3.3), wobei zwei verschiedene Materialien zur Herstellung der
Zwischenschicht untersucht wurden.

,Beschichtungen auf der Basis von Bohmit AIO(OH) und 4-AlyO3 zeigten eine geringe mechanische
Stabilitdt und Haftung. Dies kann durch die unterschiedliche Partikelgrofie der beiden Ausgangsstoffe
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Bohmit (Disperal P2, Partikelgrofe ~ 5 nm) und v-Al,O3 (Puralox UF5-230, Partikelgrofe ~ 5 pm)
erkliart werden, da die groferen y-AloO3 Partikel keine anhaftende Schicht bilden. Versuche zeigten,
dass dies verbessert werden kann, indem die Beschichtung aus einer Bohmit-Suspension in einer etha-
nolischen Losung eines organischen Binders (PVB, Polyvinylbutyral, Mowital B30 H) erzeugt wird.
Dazu wurde ein Prozess fiir die Beschichtung der bereits im Vorfeld ausgewahlten Cordierit Wabenkor-
per entwickelt: Zuerst wird eine 8,2 m% Mowitallosung in Ethanol bei 50 °C hergestellt. Die Losung
wird dann unter Rithren abgekiihlt und Bohmit langsam zu einer Endkonzentration von 36,7 m%
zugegeben. Nachfolgend werden die Wabenkoper in einem automatisierten Tauchbeschichter mit der
Béhmit-Suspension beschichtet und die Wabenkorper werden an Luft bei Raumtemperatur bis zur
Gewichtskonstanz getrocknet. Der darauffolgende Sinterschritt wird in einem Muffelofen durchgefiihrt.
So kénnen weitestgehend homogene, sehr gut haftende Beschichtungen erhalten werden. Jene Be-
schichtungen konnen nachfolgend mit einer entsprechenden Nickelnitratlosung in dem automatisierten
Tauchbeschichter infiltriert werden.“ [188, S.10]

,lm Falle der t-ZrOo Beschichtung wird das Y-stabilisierte ZrOg Pulver mit der Mowital-Losung ver-
mahlen. Die nachfolgenden Schritte aus Tauchbeschichten, Trocknen, Calcinieren und Infiltration mit
einer Ni-Nitrat-Losung sind jeweils gleich. In beiden Féllen wurde gut haftende Beschichtung auf
Cordierit Wabenkorpern erreicht. [189, S.12] Aus Griinden der vereinfachten Lesbarkeit wird die Y-
stabilisierte Zirkonoxid-Beschichtung nurmehr als t-ZrOy gefiihrt.

A) B)
B6hmit Pulver Mowital-Lsg ‘ Zirkonia TZ-3Y ‘ Mowital-Lsg + Bohmit
EtOH mit 8,2 m% Mowital 830 H (PVB, Binder) H H
Mischung Mahlung/Mischung
Suspension EESO" Suspension z03*
\/

Tauchbeschichter Keramische Beschichtung ‘ Tauchbeschichter ‘

Trocknen Trocknen

Calcinieren (600°C) Calcinieren (600°C)

‘ Ni-Salzlésung® ‘ ‘ Ni-Salzlésung® ‘

‘ Tauchbeschichter ‘ Katalytisch aktive Beschichtung ‘ Tauchbeschichter ‘

Abbildung 3.3.: Beschichtungsprozess der keramischen Waben; A) ~v-AlyO3, B) t-ZrOg, nach [189].
1L EE80: 60,0 g Mowital-Lsg, 34,8 g Bohmit
2 703: 60,0 g Mowital-Lsg, 34,8 g Bohmit, 60 g ZrOs-Kugeln (2 mm)
3 Ni-Salzlésung: Ni(NO3)2:6H20

Der Washcoat benetzt die Katalysatorkanéle aufgrund unterschiedlicher Anziehungskréfte nicht gleich-
méfhig, sondern bildet stirkere Schichten in den Ecken der Kanile, wihrend an den Seitenwénden die
Beschichtung diinner ausfallt. In Abbildung 3.4 ist die Beschichtung systematisch skizziert (3.4a) und
durch eine beispielhafte Mikroskopaufnahme (3.4b) zu sehen. Durch die Schichtdicke werden wichtige

VTiU



3. Verfahren zur lastflexiblen Methanisierung von CO, 40

Eigenschaften wie Druckverlust, Selektivitdt und Katalysatoreffektivitat beeinflusst. Bei Realisierung
von diinnen Beschichtungsstirken ist es moglich die internen Diffusionslimitierungen nahezu aufzuhe-
ben.

(a) systematische Skizze

Vergroferung [190]

Abbildung 3.4.: Beschichtung von rechteckigen Wabenkanélen.

3.2.1.3. Eingesetzte Wabenkatalysatoren
Im Rahmen der Versuchsreihen wurden mehrere Wabenkatalysatoren unterschiedlicher Eigenschaften
hergestellt und untersucht. Als ,Standard* wurde eine Wabe mit der Spezifikation

e Grundmaterial: Cordierit,

e oxidische Beschichtung: y-AlsOs,

e katalytisch aktive Substanz: Ni,

e AxBxH = 50x50x100 mm,

o Zelldichte = 82 cpsi,

hergestellt. Diese Katalysatoren wurden am Intensivsten untersucht und dienen, neben einem kom-
merziellen Bulk-Katalysator in Kugelform, als Vergleichsbasis fiir die verénderten Katalysatorsysteme.
Alternativ kamen Laborwaben mit

e verdnderter Lénge AxBxH = 50x50x150 mm,
e alternativer oxidischer Beschichtung: t-ZrOs,
e hoherer Zelldichte = 300 cpsi

zum Einsatz.

Die wesentlichen geometrischen Eigenschaften der Keramikwaben konnen iiber einfache mathemati-
schen Beziehungen berechnet werden. Ausgehend von messbaren Grofen wie Zellbreite L, Wandstérke
t und Abrundungsradius R (siehe Abbildung 3.5) konnen die Zelldichte n (Glg. 3.1), die normierte
geometrische Oberfliche GSA (Geometric Surface Area, Glg. 3.2), die durchstromte Katalysatorflache
OFA (Open Frontal Area, Glg. 3.3) und der hydraulische Durchmesser Dy, (Glg. 3.4) berechnet wer-
den. Der Abrundungsradius R wird meist nicht angegeben, da er stark vom Werkzeug abhéngig ist
und vernachléssigbare Einfliisse auf die Geometriekennzahlen hat [185].
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Abbildung 3.5.: Geometrische Parameter eines Wabenkdrpers mit quadratischen Zellen.

= (3.1)
GSA—4.n. ((L—t)—(4—7r)];> (3.2)
OFA=n-((L-1)?*—(4—n) - R?) (3.3)

Dy =4- (ggj) (3.4)

Sind Katalysatorvolumen Vi,¢ und normierter geometrische Oberfliche GSA bekannt, 1dsst sich aus
deren Produkt die tatséchliche geometrische Oberfliche OFk,¢ ermitteln (Glg. 3.5). Wéhrend bei
variierender Zelldichte das Katalysatorvolumen konstant bleibt, &ndert sich die Katalysatoroberflache
jedoch deutlich.

OFkar = Vicar - GSA (3.5)

Um Katalysatoren unterschiedlicher Zelldichte miteinander vergleichen zu koénnen, ist die haufig ver-
wendete Raumgeschwindigkeit GHSV (Glg. 2.10) nur bedingt geeignet, da sie sich lediglich auf den
Volumenstrom V0 und das Katalysatorvolumen Vi, bezieht. Zur aussagekriftigeren Gegeniiberstel-
lung der Katalysatorkonfigurationen ist folglich die Fliachengeschwindigkeit AV (Area Velocity, Glg.
3.6) heranzuziehen, da in ihr die Oberfliache beriicksichtigt wird. Sie wird meist in ™/h angegeben, wére
korrekterweise aber als m?/(m2.h), also als Volumen pro Katalysatorfliche und Stunde zu fiihren.

VO GHSV

AV = =
v OFkqt GSA

(3.6)
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Zusatzlich lassen sich anhand der bekannten Daten die Gesamtanzahl der Kanéle im Wabenkorper N
(3.8), der Liickengrad der Waben € (3.9), die freie durchstromte Flidche Age; (3.10), die Stromungsge-
schwindigkeit w des Gases durch den Katalysator (3.11) und die Verweilzeit T des Gases im Katalysator
(3.12) berechnen. Da die Versuchsbedingungen Druck und Temperatur den Volumenstrom und folglich
die Geschwindigkeit w beeinflussen, ist der Volumenstrom bei den Betriebsbedingungen zu berechnen
(3.7).

0.1/0.7B
. PO VoL T
VB = W (3.7)
N=n-A-B (3.8)
L—t)?-N
€= At)B (3.9)
Afrei =A-B-¢ (3.10)
VB
- 11
v Afrez (3 )
H
= 12
r== (3.12)

Die gemessenen und berechneten geometrischen Daten der eingesetzten Waben sind in Tabelle 3.1 zu-
sammengefasst. Aufgrund der geringen Zellgréfe bei der 300 cspi Wabe war es nicht méglich den Ka-
naldurchmesser mit dem zur Verfiigung stehenden Werkzeug zu bestimmen, weshalb dieser, ausgehend
von der gemessenen Zelldichte, berechnet wurde. Dabei zeigen die ermittelten Daten hohe Uberein-
stimmung mit Literaturwerten aus [185]. Beispielhaft sind Werte fiir die Flachengeschwindigkeit AV,
ausgehend von gleichem Katalysatorvolumen Vi,; und Raumgeschwindigkeit GHSV, angefiihrt, um
die genannten Unterschiede darzustellen.
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Tabelle 3.1.: Geometrische Eigenschaften der Wabenkatalysatoren.
Grofie  Einheit Standard-Wabe Alternativ-Wabe

Zellform - quadratisch quadratisch

A'B mm 50 £ 1 50 £ 1

H mm 100 + 1 142-146 + 1

L mm 2,80 + 0,05 1,47 4+ 0,025 1

t mm 0,55 + 0,05 0,30 £ 0,05

R mm vernachlassigt vernachlassigt

Vkat L 0,25 &+ 0,0125 0,355 £ 0,0178 -
0,365 + 0,0183

n cpsi 82,3 + 2.9 300 &+ 5

N - 319 + 24,1 1162 + 65,9

GSA in? /in3 29,16 + 2,34 55,11 + 4,44

GSA mm?/mm® 1,148 4 0,09 2,17 £ 0,18

OFA - 0,646 + 0,052 0,633 + 0,051

Dy, mm 2,250 4 0,014 1,167 £ 0,188

€ - 0,65 + 0,22 0,63 £ 0,29

GHSV 2 n'! 4000 4000

AV 3 m?/(m?h) 3,48 1,84

! von Zelldichte n = 300 cpsi riickgerechnet
2 beispielhafte Annahme
3 bei gleichem Katalysatorvolumen Vka: = 0,25 L

Obwohl der Beschichtungsprozess bei allen Katalysatoren gleich durchgefiithrt wurde, konnte ein deut-
licher Unterschied in der aufgenommenen Ni(NO3)o-Menge beobachtet werden. Tabelle 3.2 zeigt eine
Auflistung der hergestellten Wabenkatalysatoren. Es ist, abgesehen von den Waben héherer Zelldichte
CK4 & CKS5 (300 cpsi) ein deutlicher Abfall der aufgenommenen Ni(NO3)2-Menge zu erkennen, wéh-
rend die keramische Beschichtung (v-AlyOg bzw. t-ZrO2) meist einen vergleichbaren Wert aufweist.
Eine hohere Zelldichte bedeutet eine grofsere Kanalzahl und somit mehr benetzbare Oberflache, wo-
durch die héheren Massen an aufgenommener keramischer bzw. katalytischer Beschichtung als logische
Konsequenz zu erachten sind. Aufferdem handelt es sich bei CK4 & CK5 um Waben mit einer Lén-
ge von ca. 150 mm, was wiederum mehr Oberflache ergibt. Kontréres Verhalten ist bei den Waben
CK11-CK13 mit einer Lange von 1455 mm und einer Zelldichte von 82 cpsi zu beobachten, denn die
speziell die aufgenommene Menge an Ni(NO3), fallt deutlich niedriger aus. Der Trend setzt sich bei den
letzten y-AlsO3-Waben CK14-CK16 fort, indem die keramische Beschichtung etwas stérker, hingegen
die katalytisch aktive Schicht deutlich schwicher ausféllt. Bei der alternativen t-ZrOs-Beschichtung
fehlen Vergleichswerte, da nur zwei Stiick hergestellt wurden, die gesamt aufgenommenen Mengen
liegen jedoch im Bereich der y-AlyO3-Waben. Die beobachteten Abweichungen kénnen einerseits auf
die schwankende Qualitdt der keramischen Wabenkorper und andererseits auf mogliche Fehler beim
Beschichtungsprozess bzw. der Trocknung zuriickgefiihrt werden. Nachdem die Summe der aufgenom-
menen Masse der ersten hergestellten Waben CK1-CK3 so deutlich von den anderen Waben abweichen,
konnte man daraus ableiten, dass bei der Herstellung dieser Proben Fehler aufgetreten sind. Dennoch
ist es nicht erklarbar, wieso die Wabenlénge bei CK11-CK13 im Vergleich zu CK14-CK16 keinen posi-
tiven Einfluss auf die aufgenommene Menge hat. Im Rahmen dieser Dissertation und des betreffenden
Forschungsprojektes konnte auf diese Fragestellung nicht ausreichend eingegangen werden, weshalb ein
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Konsortium rund um eine Gruppe mit dem Forschungsschwerpunkt Katalyse gebildet wurde, um die

Ursachen fiir dieses Verhalten zu ermitteln.

Tabelle 3.2.: Ubersicht iiber die hergestellten beschichteten Wabenkdrper [189).

—
g
— p— p— ~
=X & _ L0 20
2 T 8 £ Ly E® 2 oz
=] o0 — =
2 s PE . ¢ S22 Sw 2 §Z
g g7 = £ 3 @ = s = < 5 =
< g 3 T R 2L EEF 98 @ g
© ) o % i~ = g = R=—Iv/ g = =
S o £ /M = o) g9 Z O £ g N9
) 3 Qo % < Q o 9 A9 5 3 g 3
e 7 < < N O XM ZBE @M@ oM
v-Al;03-Beschichtung
CK1 EES80' 50x50x100 82 0,287 4,42 18,52 22,94 79,9
CK2 EES0 50x50x100 82 0,287 5,44 11,10 16,54 57,6
CK3 EE80 50x50x100 82 0,287 6,32 16,51 22,83 79,5
CK4 EE80 50x50x142 300 0,770 7,39 23,98 31,37 40,7
CK5 EE80 50x50x142 300 0,770 7,7 19,2 26,9 34,9
CK11 EES0 50x50x145,5 82 0418 547 7,38 12,85 30,8
CK12 EES0 50x50x145,5 82 0,418 5,25 6,27 11,52 27,6
CK13 EE80 50x50x145,5 82 0,418 5,24 6,34 11,58 27,7
CK14 EE80 50x50x100 82 0,287 7,49 3,92 11,41 39,8
CK15 EE80 50x50x100 82 0,287 9,5 2,31 11,81 41,1
CK16 EE80 50x50x100 82 0,287 10,39 3,78 14,17 49,4
t-ZrO>-Beschichtung
EE_Z08 703> 50x50x100 82 0,287 7,75 5,53 13,28 46,3
EE 709 703 50x50x100 82 0,287 6,05 5,02 11,07 38,6

! EE80: 60,0 g Mowital-Lsg, 34,8 g Bohmit,

2 703: 60,0 g Mowital-Lsg, 34,8 g Bohmit, 60 g ZrO2-Kugeln (2 mm).
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3.2.1.4. Referenz: Kommerzieller Kugelkatalysator

Um die Funktion und Umsatzrate eines Wabenkatalysators besser bewerten zu kénnen, werden Ver-
gleichsversuche mit einem kommerziellen Produkt durchgefiihrt. Dabei handelt es sich um einen kugel-
formigen Katalysator (siche Abbildung 3.6), welcher in loser Schiittung in die Reaktoren eingebracht
wird. Der Katalysator Meth 134® (C13-4-04) der Firma C&CS besteht aus Al,O3-Kugeln welche mit
Nickel beschichtet werden. Nachdem das Grundmaterial der Beschichtung der keramischen Waben ent-
spricht und das katalytisch aktive Material ident ist, eignet sich Meth134® sehr gut als Benchmark fiir
die Wabenkatalysatoren. Als kommerzielle Anwendung ist fiir den Schiittkatalysator die Entfernung von
geringen Mengen an CO und CO9 aus Gasstromen angedacht. In der Betriebsanleitung wird explizit
darauf hingewiesen, dass die Behandlung von Gasen mit COs-Anteilen von iiber 3 Vol-% nicht emp-
fohlen wird. Grund hierfiir ist die starke Warmentwicklung, welche den Katalysator schiadigen kann.
Dementsprechend ist beim Betrieb des Reaktors die Katalysatortemperatur genau zu iiberwachen. In
Tabelle 3.3 sind die wichtigsten Kenndaten des Katalysators zusammengefasst [191].

Abbildung 3.6.: Kugelformiger Katalysator Meth134® (C13-4-04) von C&CS catalysts & chemical spe-
cialities

Tabelle 3.3.: Spezifikation des Kugelkatalysators Meth 134®
Bezeichnung Einheit Wert

Nickel Gew-% 20,0 £1,0
Al, O3 Gew-% 65,0 +3,0
CaO Gew-% 5,0 +£2,0
Schwefel Gew-% < 0,050
Durchmesser mm 3-6

Schiittdichte ke /L 0,9 £+0,10
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3.2.2. Hordenreaktor

Der Hordenreaktor (auch Etagen-, Mehrschichtreaktor oder Multibed reactor genannt) gehort zur
Familie der Festbettreaktoren und wird hauptséchlich dann eingesetzt, wenn aus reaktionskinetischen
oder thermodynamischen Griinden die Temperatur begrenzt werden muss. Dazu wird der Reaktor in
zwei oder mehr Abschnitte (Horden) unterteilt, welche mit indirekten oder direktem Wérmeaustausch
gekiihlt werden. Zusétzlich ist es moglich durch gezielte Frischgas- bzw. Kaltgaszufuhr an geeigneter
Stelle die Systemtemperatur zu drossseln. Eine schematische Darstellung des Hordenreaktorprinzips
ist in Abbildung 3.7 angefiihrt. Eine bekannte Anwendung des Mehrschichtreaktors ist die Ammoniak-
Synthese nach dem Haber-Bosch-Verfahren [192].

Produkt Produkt Produkt

( Gl
-

|

-

Edukt Edukt Edukt Produkt

Innenliegende AuRenliegende Zwischeneinspeisung interne Gasvorwarmung
Warmelbertrager Waéarmeubertrager

Abbildung 3.7.: Schematische Darstellung von Hordenreaktoren mit verschiedenen Kiihlungskonzepten
[192-194].

Der Vorteil des Etagenreaktors liegt in der nahezu adiabaten Reaktionsfiihrung, da sich die Reakti-
onsmasse kompakt innerhalb eines Behélters befindet und lediglich Warmestrahlungsverluste iiber die
Reaktorwand zu erwarten sind. Im Vergleich zur héufig verwendeten Reaktorkaskade ist die apparate-
technische Umsetzung jedoch deutlich komplexer.
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3.2.3. Verfahrensentwicklung

Die Verwendung eines Hordenreaktors anstelle von Reaktorserienschaltungen bringt zwar Vorteile be-
ziiglich der Warmeverluste, jedoch sind zur Flexiblisierung des Prozesses weitere Entwicklungen not-
wendig. Damit der Anspruch der lastflexiblen Prozessfithrung erfiillt wird, erfolgen weitere Untertei-
lungen der einzelnen Schichten. So werden innerhalb einer Horde Trennbleche eingefiigt und somit
die Katalysatorschicht in beispielsweise vier Kompartimente fraktioniert, welche durch eine geeigne-
te Ventilschaltung in beliebigen Kombinationen angestromt werden kénnen. Bei einer Nennlast von
100 % werden alle Kompartimente gleichméfig belastet, die jeweiligen Katalysatorblocke befinden sich
im idealen Betriebsfenster. Falls ein Betrieb bei 25 % der Nennlast notwendig wird, konnen drei der
vier Abteile weggeschaltet werden, wodurch nurmehr ein einzelner Teil durchstréomt, aber am Ausle-
gungspunkt des Katalysators betrieben wird. Da die Katalysatoren selbst auch iiber ein Betriebsfenster
verfiigen ist es moglich noch deutlich niedrigere Lastpunkte zu erreichen. Durch gezieltes zu- und weg-
schalten der Kompartimente ist somit ein sehr weiter Lastbereich abdeckbar. Zur Veranschaulichung
sind in Tabelle 3.4 einige Beispiele angefiihrt.

Tabelle 3.4.: Beispielhafte Betriebsweise eines Hordenreaktors mit 4 Kompartimenten innerhalb der

Horden.
Auslastung Anzahl Betriebspunkt
Reaktor Kompartimente Katalysator
150 % 4 150 %
125 % 4 125 %
100 % 4 100 %
75 % 3 100 %
75 % 4 75 %
50 % 2 100 %
50 % 4 50 %
25 % 1 100 %
25 % 2 50 %
12,5 % 1 50 %

Nachdem fiir die chemische Methanisierung mit Nickelkatalysatoren eine Mindesttemperatur von 200 © C
zwingend erforderlich ist, muss der Reaktor fiir den Stand-By-Betrieb mit Begleitheizungen versehen
werden. Durch Ausnutzung der freiwerdenden Reaktionswérme kann der Einsatz von externer Heiz-
leistung minimiert werden, indem bei niedriger Last die Kompartimente zyklisch durchstromt werden.
Wenn bei einer Nennlast von 50 % zwei Abteile angestromt werden, erwirmen sich diese durch die
Reaktionswiarme und ein Teil der Warme wird in den Katalysatorblocken und der Reaktionskammer
gespeichert. Nach einem definierten Zeitintervall wird auf die verbleibenden Kompartimente gewech-
selt, wodurch diese wieder aufgeheizt werden. So soll die Temperierung der einzelnen Reaktorkammern
deutlich erleichtert und der Energieeintrag durch Begleitheizungen vermindert werden. Zuséatzliche
Bypass-Leitungen zur Umgehung von Horden sowie Frischgaszufiihrungen ermdglichen eine noch fle-
xiblere Gestaltung des Prozesses. Dieses Verfahrenskonzept ist in vereinfachter Form mit zwei Kom-
partimenten in Abbildung 3.8 dargestellt [195].

Dieser Ansatz lasst sich auch auf ein iiberlastfahiges System umlegen, indem ein zusétzliches Kompar-
timent eingeplant wird. Wird der Reaktor so ausgelegt, dass bei Betrieb von drei Reaktionskammern
bereits 100 % Nennlast erreicht wird, kann mit einer vierten Kammer eine Last von 133 % erzielt
werden ohne das Betriebsfenster der Katalysatoren zu verdndern. Das zyklische Zu- und Abschalten
der Kompartimente ermoglicht wiederum ein giinstigeres Warmemanagement.
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Abbildung 3.8.: Vereinfachte Darstellung des Verfahrenskonzeptes mit drei Horden und zwei Kompar-
timenten [195].
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3.3. Laboranlage zur Methanisierung von CO,

Die Laboranlage zur katalytischen Methanisierung von COy wurde im Zuge der Forschungsprojekte
4EE-Methan aus COg“ (839172) und ,OptFuel® (839175), welche in der dritten Ausschreibung von
Research Studios Austria als Sonderausschreibung im Rahmen der Energieforschungsinitiative vom
Bundesministerium fiir Wissenschaft, Forschung und Wirtschaft BMWFW (vormals BMWEFJ) und der
Osterreichischen Forschungsférderungsgesellschaft FFG genehmigt und gefordert wurden, errichtet. Die
Laboranlage dient zur Untersuchung verschiedener Festbettkatalysatoren bei variierenden Versuchsbe-
dingungen und stellt die erste Entwicklungsstufe zum entworfenen Verfahrenskonzept der lastflexiblen
Methanisierung dar.

3.3.1. Auslegung und Dimensionierung

Das komplexe Verfahrenskonzept mit Wabenkatalysatoren, Hordenreaktoren und Unterteilungen in
mehrere Kompartimente kann im Labormafistab nur mit sehr hohem technischen, personellen und mo-
netdren Aufwand umgesetzt werden. Die Laboranlage wurde als erste Entwicklungsstufe (zur Untersu-
chung der Wabenkatalysatoren) mit drei in Serie geschalteten Reaktoren konzipiert, um eine mehrstu-
fige Festbettmethanisierung zu erreichen, auf den Hordenreaktor und die getrennte Anstromung wurde
vorerst verzichtet. Basierend auf definierten Wabengeometrien (Grundfliche max. 50x50 mm, Hohe 50
- 150 mm) und den vorgesehenen Betriebsbedingungen von V =5 - 50 NL/min (entspricht 0,3 - 3
Nm?/h) sowie einem Betriebsdruck von p = 1 — 20 bar (abs) wurden die Methanisierungsreaktoren
ausgelegt. Anschliefsend erfolgte die Festlegung der Rohrleitungsgeometrie auf di = 4 mm, da = 6 mm
und somit die weitere Dimensionierung von Mischbehélter, Gasvorwarmung, Zwischenkiihlung, Ventile
und Armaturen sowie Regeleinrichtungen. Die Bestimmung des Betriebsfensters, die Grobauslegung
als auch die Anfertigung eines 3D-Aufstellungsplanes wurde im Rahmen einer Masterarbeit von Aaron
H. Felder durchgefiihrt [196]. Ein vereinfachtes Fliefbild mit den wichtigsten Messeinrichtungen und
Komponenten ist in Abbildung 3.9 dargestellt.
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In der Laboranlage werden zuerst die verwendeten Eduktgase mittels Massendurchflussreglern genau
dosiert und anschliefend in einem mit Keramikkugeln gefiillten Behélter vermischt. Das Gasgemisch
durchstromt folglich einen beheizten Druckbehélter W1 (ebenfalls mit Keramikkugeln befiillt) zur Gas-
vorwarmung. Die Beheizung erfolgt indirekt iiber elektrische Heizmanschetten, welche aufsen am Behél-
ter befestigt sind. Nachdem das Gas auf Zieltemperatur gebracht wurde, wird es in den ersten Reaktor
R1 geleitet, in dem die katalytisch unterstiitze Methanisierungsreaktion ablduft. Am unteren Flansch
des Reaktors ist eine Heizmanschette angebracht, da eine Reaktionstemperatur von >200°C auch beim
Versuchsbeginn sichergestellt werden muss. Das heiffe Reaktionsgas nach Reaktorstufe eins wird iiber
eine Rohrwendel an Luft abgekiihlt um anschliefend im néchsten Druckbehélter W2 wieder aufgeheizt
zu werden. Hintergrund dieser Anordnung ist die Gewéhrleistung einer vorgegebenen Gaseintrittstem-
peratur in den néchsten Reaktor, welche ausschlieflich durch Kiihlung bei dieser Anlagengréfe und
schwankenden Betriebszustdnden nicht realisierbar wére. Die nachfolgenden Reaktionsstufen zwei und
drei sind dem Aufbau der ersten Stufe nachempfunden und bestehen jeweils aus Gasvorwarmung, Re-
aktor und Kiihlwendel. Nach dem dritten und letzten Reaktor ist ein weiterer beheizter Druckbehélter
W4 zur Gastemperierung installiert, um heifes Gas an mogliche Folgeprozesse iibergeben zu kénnen.
Bevor das Produktgas zum Druckhalteventil und zur Fackel geleitet wird, erfolgt eine einfache Wasser-
kithlung und Kondensatabscheidung zur Vortrocknung des Gases. Das nachfolgende Proportionalventil
dient zur Einstellung des Systemdrucks der Anlage, welcher sich als Staudruck mit entsprechenden
Druckverlusten in allen Anlagenteilen einstellt. Schlussendlich werden alle Gase aus der Laboranlage
in einer stiitzgasbefeuerten Fackel verbrannt und die Verbrennungsabgase abgesaugt. Details zu den
einzelnen Komponenten sind in Kapitel 3.3.2 zu finden.

Zusatzlich sind vor und nach jedem Reaktor Probenahmestellen angebracht um die Gasqualitat online
messen zu konnen. Neben den Probenahmeleitungen sind auch Bypassleitungen installiert, durch welche
die Reaktoren einzeln umgangen werden kénnen. Somit ist es bei Defekten einzelner Bauteile moglich,
beispielsweise nur den ersten und dritten Reaktor zu verwenden, wiahrend der zweite Reaktor nicht
benutzt wird. Ein detailliertes R&I-Schema der Laboranlage ist in Anhang B.1 beigefiigt.

3.3.2. Aufbau und Komponenten

Die Auswahl der Komponenten ist an das Sicherheitskonzept der Anlage gekniipft, da speziell auf Ex-
plosionsschutz und Ventilausfiihrungen (normally closed, normally open) geachtet werden muss. Bei der
vorliegenden Anlage wurde auf eine Ex-Ausfiihrung der Bauteile verzichtet und eine kostengiinstigere
Losung umgesetzt, ndmlich eine Einhausung mit permanenter Absaugung der gesamten Anlage. Eine
detaillierte Erklarung der Sicherheitsszenarien findet sich in Kapitel 3.3.4. Die Einhausung besteht
aus Stahlblech bzw. PVC-Scheiben welche die Seitenwénde der Anlage bilden. Durch eine aufgesetzte
Absaughaube wird permanent Luft von unten durch das Gehduse gesaugt.

Das Grundgeriist der Anlage bildet ein Rahmen aus 4x4 cm Aluminiumprofil, welches auf insgesamt
acht lenkbaren Rollen steht. Dieses tragt neben der eigentlichen Versuchsanlage auch den Schaltschrank
zur Stromversorgung und Steuerung des Prozesses. Die Anlage selbst wurde aus Einzelkomponenten
verschiedener Hersteller aufgebaut, wobei auf Erfahrungen der Labortechniker und vorhandene Systeme
sowie Ersatzteile am Lehrstuhl VTIU Riicksicht genommen wurde. Die wichtigsten Komponenten sind
in Tabelle 3.5 zusammengefasst. Eine detaillierte Aufstellung der Anlagenkomponenten ist im Anhang
in Tabelle A.1 zu finden.
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Tabelle 3.5.: Zusammenfassung der Kernkomponenten der Laboranlage.

Bauteil Stiick Kurzbeschreibung

Rohrleitung - Edelstahlrohr AISI 316L; d = 6x1 mm
Reaktoren 3 Geflanschtes Rohr

Behélter Gasvorwarmung 4 Geflanschtes Rohr

Begleitheizungen 7 elektrische Heizmanschetten
Massendurchflussregler 4 Hitzdrahtanemomenter

Magnet- & Proportionalventil 5 Edelstahlausfiihrung

Verschraubungen - DK Lok 6mm Klemmringverschraubung

3.3.2.1. Reaktoren

In der Planungsphase der Versuchsanlage konnte noch nicht auf Erfahrungen zuriickgegriffen werden,
weshalb einfache Abschétzungen durch Gleichgewichtsberechnungen vorgenommen wurden. So wurden
der maximale Betriebsdruck auf 21 bar (abs) und die Auslegungstemperatur der Reaktoren auf 750 °C
festgelegt. Die Auslegung aller Druckgerite erfolgte geméf dem AD 2000 Regelwerk /PED 97/23/EG.
Als Werkstoff kam der Edelstahl 1.4878 (X8CrNiTil8-10) zum Einsatz, welcher laut Literatur gut
fir die Anwendung in Wasserstoffatmosphére geeignet ist [61]. Um die Reaktoren zusétzlich vor der
hohen Beanspruchung zu schiitzen wurde je ein Keramikrohr (Degussit Al23 von Glynwed GmbH) in
die Reaktoren eingepasst. Zur Temperaturiiberwachung sind am Boden und Deckel der geflanschten
Reaktoren Einschweifthiilsen mit Thermoelementen Typ K angebracht, welche von unten 10 cm und
von oben 7 cm in den Reaktorraum ragen. So kénnen Dichtheitsprobleme und Verschwéchungen durch
Verschraubungen der Thermoelemente vermieden werden.

Wiéhrend der Inbetriebnahmephase (Begleitung durch Ulrich Krafft-Ebing [197]) und den notwendigen
Dichtheitspriifungen mit Lecksuchspray zeigte sich, dass mit den Flanschverschraubungen nicht die
benétigten Fléachenpressungen fiir die Hochtemperaturdichtung Klinger Milam PSS 200 erreicht wer-
den konnte und somit sémtliche Flanschverbindungen undicht waren (siehe Abbildung 3.10). Dieses
Problem trat sowohl bei den Reaktoren, als auch bei den Druckbehéltern fiir die Gasvorwarmung auf.

£

(a) Reaktor (b) Druckbehélter fiir Gasvorwdrmung
Abbildung 3.10.: Dichtheitspriifung der Flanschverbindungen.
Nach Riicksprache mit Lieferanten wurde die Reaktorauslegung neu konzipiert und ein alternati-

ves Dichtungssystem implementiert. Anstelle von Flachdichtungen kam eine Ring-Joint-Dichtung, ein
Dichtring aus Edelstahl, welche noch hohere Fléachenpressungen bzw. Anzugsmomente von den Schrau-
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ben verlangt, zum Einsatz (siche Abbildung 3.11). Um dieses Moment iibertragen zu kénnen mussten
Schraubverbindungen als auch die Behélterwandstéirken deutlich massiver ausgefithrt werden. Obwohl
die Innenabmessungen der Reaktoren unveréndert blieben und sich lediglich die Flanschdimensionen
und Wandstédrken gedndert hatten, stieg das Behéltergewicht von 40 auf 200 kg an, was die Hand-
habung erheblich erschwerte. So musste ein spezielles Kranwerkzeug fiir Ein- und Ausbau sowie ein
Manipulationstisch zur Fixierung der Reaktoren bei félligen Katalysatorenwechsel gefertigt werden. Des
Weiteren wurden elektrische Begleitbeheizungen fiir die unteren Flansche der Reaktoren angeschafft,
um eine Unterschreitung des Temperaturlimits von 200 °C zu verhindern.

(a) Reaktoren (b) gedfineter Flansch (c¢) Ring-Joint-Dichtung

Abbildung 3.11.: Neugefertigte Reaktoren.

3.3.2.2. Druckbehalter fir Gasvorwarmung

Die Druckbehélter zur Gasvorwérmung sind grundsétzlich an die Ausfiihrung der Reaktoren ange-
lehnt. So wurden auch sie aus 1.4878 (X8CrNiTil8-10) gefertigt und sind fiir einen Druck von max.
21 bar und eine Temperatur von 650 °C ausgelegt. Das Dichtungssystem war urspriinglich ebenfalls
gleich und erfiillte nicht die Anforderungen (siche 3.10), weshalb eine andere Losung gefunden wer-
den musste. Da diese Druckbehélter im Regelfall nicht gedffnet werden miissen, wurde anstelle einer
klassischen Dichtung eine Schweiflippendichtung verwendet, was schnell und kostengiinstig umgesetzt
werden konnte. Um das durchstromende Gas einfacher aufheizen zu koénnen, sind die Behélter mit
Keramikkugeln (HiDur™ stoneware balls 3/8”) gefiillt. In Abbildung 3.12 sind die Kugelfiillung und
die Schweiflippendichtung dargestellt.

zé) Hﬂw

(a) Kugelfiillung (b) Schweiklippendichtung

Abbildung 3.12.: Druckbehélter fiir Gasvorwérmung.
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Die Laboranlage umfasst noch einen weiteren mit Steinzeug (HiDurTM stoneware balls 3/8”) gefiillten
Druckbehélter, welcher unmittelbar nach den Massendurchflussreglern installiert ist und die Aufgabe
eines Gasmischers ibernimmt.

3.3.3. Messtechnik und Messfehler

Um moglichst viele Informationen im Versuchsbetrieb zu sammeln, wurden eine Reihe von Messwertge-
bern in der Anlage verbaut. So sind insgesamt 28 Thermoelemente Typ K Klasse 1 und 10 Druckmess-
umformer PITC-I installiert, welche online von der Datenerfassung aufgezeichnet werden. Des Weiteren
sind die bereits erwahnten Massendurchflussregler zur Gasdosierung als auch ein Massendurchflussmes-
ser zur Abschétzung des Gasvolumenstroms zur Gasanalytik vorhanden. Die Typenbezeichnungen sind
der Tabelle A.1 im Anhang zu entnehmen.

Ein sehr wichtiger Bestandteil der Anlage ist die Gasanalytik zur Bestimmung der Gaszusammenset-
zung. Es handelt sich dabei um einen Aufbau aus Infrarot-Photometer (URAS26) und Warmeleitfahigkeits-
Analysator (CALDOS27) der Firma ABB. Zusétzlich sind eine Gastrocknung auf 4 °C sowie eine Fal-
tenbalgpumpe zur kontinuierlichen Versorgung der Gasanalytik vorhanden. Nachdem die Laboranlage
selbst bei hohem Uberdruck betrieben wird, wurde in der Messgasleitung ein Druckminderer installiert,
welcher den Druck auf Atmosphérenniveau absenkt. Die Messspannen Ms der Detektoren sind:

e Infrarot-Photometer
— CO: 0-10 Vol-%
— CO3: 0-100 Vol-%
— CHa4: 0-100 Vol-%
o Wirmeleitfahigkeits-Analysator
— Hy: 0-100 Vol-%

Das Messprinzip des Warmeleitfahigkeitsdetektors erfordert eine Wertekorrektur, da die anderen Gas-
komponenten CHy, CO2, CO das Ergebnis verfidlschen. Die Signalkorrektur zur korrekten Datenerfas-
sung wurde in Zusammenarbeit mit Karl-Heinz Kopp im Rahmen einer Bachelorarbeit durchgefiihrt
[198].

Messfehler

Messgerate wie Thermoelemente und Druckmessumformer weisen im Normalbetrieb eine fixe Messun-
genauigkeit auf, bei Gasanalysatoren hingegen setzt sich der totale Messfehler aus mehreren Grofen
zusammen, welche im folgenden erklart werden. Fiir die eingesetzten ABB-Gerédte vom Typ URAS26
und CALDOS27 ist neben dem Messbereich auch die verstrichene Zeitspanne seit der letzten Kalibrie-
rung mafgeblich fiir die Messgenauigkeit.
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Linearitatsabweichung: Law=F,-Ms (3.13)
Wiederholprazision: Wh=F,- - Ms (3.14)
Nullpunktsdrift: Np=F3-Ms-W (3.15)
Empfindlichkeitsdrift: Ed=Fy-Mw-W (3.16)

Fi 234 ...Fehlerkonstanten [%)]
Ms ... Messspanne [Vol-%|

W ... Anzahl der vergangenen Wochen seit der letzten Kalibrierung [-|
Mw ... Messwert [Vol-%)]

Die Werte der Fehlerkonstanten £ bis £} sind in nachstehender Tabelle 3.6 aufgelistet.

Tabelle 3.6.: Fehlerkonstanten der Gasanalysatoren URAS26 und CALDOS27

Messfehler Faktor URAS26 CALDOS27
Linearitatsabweichung Fy (%] <1 <2
Wiederholprézision Fy % <0,5 <1
Nullpunktsdrift F3 % <1 <2
Empfindlichkeitsdrift — Fy [%] <1 <0,5

Der tatsdchliche Messfehler setzt sich aus all diesen Parametern zusammen, wobei die Gesamtabwei-
chung nicht durch einfache Addition der Messfehler ermittelt werden kann. Speziell beim WL-Detektor
CALDOS27 gestaltet sich die Bestimmung schwierig, da die Quereinfliisse der anderen Gaskomponen-
ten ein wesentlicher Einflussfaktor sind. Nach Angaben des Herstellers ist bei einem ordnungsgeméfs
gewarteten und kalibrierten Gerét von folgenden Messabweichungen auszugehen [199]:

URAS26: 1 % der Messspanne
e COs: £ 1 Vol-%
e CO: + 0,1 Vol-%
e CHy: £ 1 Vol-%
CALDOS27: 2 % der Messspanne
e Hy: £+ 2 Vol-%

Als weitere Messwertgeber werden in der Laboranlage Thermoelemente, Drucksensoren und Massen-
durchflussregler verwendet, die ebenfalls eine Messungenauigkeit aufweisen. Eine Auflistung der jewei-
ligen Abweichungen ist in Tabelle 3.7 dargestellt.
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Tabelle 3.7.: Messfehler der Messwertgeber.

Gerit Typ Messbereich Messfehler
Thermoelement K- Klasse 1 -40 - +100 °C <1,5°C
Druckmessumformer PITC-I 1 - 30 bar(a) <0,2 %
Massendurchflussregler COs 0,2-10 NL/min <2,8 %'/ 0,5 %>
Massendurchflussregler CHy 0,2-10 NL/min <2,8 %'/ 0,5 %?
Massendurchflussregler Hs 0,8 - 40 NL/min <4,5 %'/ 0,5 %>
Massendurchflussregler Ny 1 - 50 NL/min <5,5 %'/ 0,5 %>

! laut Datenblatt
2 laut Kalibrierzertifikat

3.3.4. Sicherheitstechnik

Brennbare Gase, hohe Temperaturen und Driicke, elektrische Ziindquellen sowie giftige Nebenpro-
dukte stellen hohe Anforderungen an die Sicherheitstechnik. Wahrend die Bildung des hochtoxischen
[Ni(CO)4] durch Sicherstellung einer Temperatur von >200 °C unterbunden werden kann, sind fiir den
Explosionsschutz umfassende Mafsnahmen zu treffen.

Auf eine Ex-geschiitzte Ausfiihrung der Einzelkomponenten konnte verzichtet werden, da sich innerhalb
der gasfiihrenden Bauteile kein O befindet. Zur Bildung ziindfahiger Gemische kann es somit nur
kommen, wenn brennbares Gas durch Leckagen in das Gehduse der Anlage austritt. Dieses Problem
konnte durch eine permanente Absaugung des Anlagengehduses gelost werden, indem eine Haube auf
die Anlage gesetzt und mit der leistungsstarken Hallenentliiftung verbunden wurde. Ein UEG-Sensor
(untere Explosionsgrenze; LEL Lower Explosion Limit) innerhalb des Gehéuses iiberwacht dabei die
Atmosphére und schlagt bei Leckagen noch vor Erreichen von zindfdhigen Gemischen Alarm. Um den
Og2- bzw. Lufteintritt in die gasfithrenden Leitungen und Behélter zu verhindern, wird die Anlage stets
bei Uberdruck betrieben. In den Stand-By-Phasen wird erst mit Inertgas Ny gespiilt und anschliefend
die Anlage in Inertgasatmosphire bei leichtem Uberdruck abgekapselt.

Die austretenden Produktgase werden vor Einleitung in die Hallenentliifftung in einer stiitzgasbefeu-
erten Fackel verbrannt. Dazu wurde ein handelsiiblicher Ziindbrenner einer Gastherme mit Ziindtrafo
verwendet, welcher mit CHy als Brenngas versorgt wird. Sdmtliche Gasstrome aus der Laboranlage
(Produktgasstrom, Uberdruckleitung, 2 Gasstrome aus Gasanalytik) werden iiber gebogene Rohre di-
rekt zur Flamme geleitet (siche Abbildung 3.13), die Flammtemperatur wird per Temperatursensor
iiberwacht. Ein Flammenriickschlag in die Leitungen ist durch die Abwesenheit von Oy grundsétzlich
nicht moéglich, dennoch wurden vorsichtshalber Riickschlagventile und Stahlfilter als Flammensperre
installiert. Die iibliche Sicherheitseinrichtung fiir brennbare Gase, welche Flammsperre, Riicktrittsven-
til sowie Nachstromsperre in einem Bauteil (Witt RF53N) vereint, konnte nur bei der Gasversorgung
der Fackel selbst eingesetzt werden, da die Funktion nur bei trockenen Gasen gewéhrleistet wird.

Als Absicherung gegen zu hohe Driicke sind in der Laboranlage vier federbelastete Uberstromventile
installiert, welche auf 21 bar eingestellt sind. Das im Storungsfall ausstrémende Gas wird in einer
eigenen, sensoriiberwachten Leitung zur Fackel geleitet.

Um einen sicheren Versuchsbetrieb zu gewéhrleisten wurden weitere Maknahmen getroffen, indem zwei
sicherheitsrelevante Szenarien festgelegt wurden.
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\ ! Y i
(a) Gesamtansicht der Fackel (b) Detailansicht der Verbrennungszone

Abbildung 3.13.: Fackelsystem mit Stiitzgasversorgung und Ziindtrafo.

Szenario 1: Sicherheitsspiilung

Um im Storungsfall moglichst rasch reaktive und brennbare Komponenten aus der Anlage zu Verdrén-
gen wurde das Szenario 1: Sicherheitsspiilung definiert. Bei Aktivierung werden automatisch die Zufuhr
der Reaktionsgase unterbunden und sowohl Massendurchflussregler fiir Ny als auch die Magnetventile
V008, V012 und V038 gebffnet. Parallel werden alle Begleitheizungen abgeschaltet. Dieses Szenario
wird ausgelost durch folgende Storfalle:

e manuelle Sicherheitsabschaltung,

e Uberschreitung des maximalen Betriebsdruckes,

e Uberschreitung der maximal zuléssigen Temperatur,
e Ansprechen der Gaswarngerite.

Szenario 2: Abkapseln der Anlage

Gemél dem zweiten Szenario ,,Abkapseln“ werden sdmtliche Gaszu- und -ableitungen inkl. Brenn-
gasversorgung der Fackel geschlossen, sowie die elektrischen Heizungen abgestellt. Dadurch kann im
Storungsfall ein unkontrollierter Gasein- und -austritt verhindert werden. Zur Aktivierung von Szenario
2 kommt es durch:

e Not-Aus,

e Stromausfall,

e Ausfall der Computersteuerung bzw. Netzwerkverbindung,
e Ausfall der Absaugung,

e Ausfall der Fackel.
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3.3.5. Steuerungs- und Regeltechnik, Prozessleitsystem

Zur Anlagensteuerung und Messdatenerfassung wird ein modulares Regelsystem (Eurotherm Modell
2500), bestehend aus zwei Basiseinheiten mit Prozessoren und bis zu 16 Modulsteckpldtzen, verwendet.
In der Laboranlage kommen folgende Modultypen zum Einsatz:

e AT Analog Input (fiir Thermoelemente, Drucksensoren, MFC, usw.),
e AO Analog Output (fiir Ventile, MFC, usw.),

e DI Digital Input (Stromungswichter) und

e RLY Relais (Begleitheizungen).

Die Stromversorgung erfolgt {iber einen 16 A Starkstromanschluss, wobei die einzelnen Phasen aufge-
teilt und moglichst gleichmafig belastet werden. Zur Gleichstromversorgung werden zwei 24 V Strom-
quellen (TRIO-PS von Phoenix Contact) verwendet. Als Prozessleitsystem (PLS) kommt das Pro-
gramm Lookout™ " von National Instruments’  zum Einsatz, welches per OPC-Server und Ethernet-
verbindung mit dem Regelsystem der Versuchsanlage kommuniziert. Aufgrund der Anlagengrofie bzw.
deren Komplexitit wurde die Bedienoberfliche auf zwei Bildschirme aufgeteilt. Am linken Bildschirm
kénnen aktuelle Messwerte und der Zustand von Ventilen abgelesen werden. Die rechte Seite dient
zur Steuerung der Einzelkomponenten, worunter die Einstellungen der Massendurchflussregler, Venti-
le, Heizmanschetten, Fackelziindung etc. fallen (vgl. Abbildung 3.14). Samtliche sicherheitsrelevanten
Regelkreise sind in der Programmierung inkludiert, wodurch im Stérungsfall die Szenarien 1 bzw. 2
aktiviert werden. Alle Daten werden von einem Datenlogger in einstellbaren Intervallen aufgezeich-
net und als .txt-File gespeichert. Eine detaillierte Dokumentation zum Aufbau und Funktion des PLS
wurde von Binderbauer [200] im Rahmen einer Bachelorarbeit erstellt.
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Abbildung 3.14.: Bedienoberfliche der Laboranlage in Lookout™.
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3.3.6. Katalysatoreinbau

Die Reaktoren wurden fiir die Verwendung von Wabenkatalysatoren konzipiert, sind jedoch auch fiir
Schiittkatalysatoren geeignet. Als erstes wird jeweils eine 10 cm hohe Schiittung aus Keramikkugeln
vorgelegt um das einstromende Gas gleichméfig iiber den ganzen Querschnitt zu verteilen. Der folgende
Einbau der katalytischen Schicht ist abhéngig vom Katalysatortyp. Wahrend kugelférmige Katalysa-
toren in loser Schiittung eingebracht und mit einer Deckschicht aus inerten Keramikkugeln versehen
werden, muss beim Wabenkatalysator auf die Abdichtung der Randflachen geachtet werden. Dazu wird
der Wabenkatalysator mittig im Rohr platziert und die freien Flachen mit Isoliermaterial (Steinwolle)
verschlossen, um ein Vorbeistromen des Gases zu unterbinden (siehe Abbildung 3.15). Bei der Auswahl
der Steinwolle sind die stark reduzierenden Bedingungen (Hz-Atmospéihre) im Reaktor zu berticksichti-
gen, um deren Zersetzung bzw. Reduktion zu unterbinden. Als Isoliermaterial wurde in der vorliegenden
Anwendung eine Steinwolle von Kneissl&Senn Technologie GmbH vom Typ Durablanket S verwendet.
Sie besteht aus SiOg (53-57 %) und AlyO3 (42-47 %) und ist fiir Anwendungstemperaturen von bis zu
1260 °C (Schmelzpunkt 1760 °C) geeignet.

Abbildung 3.15.: Einbau eines Wabenkatalysators im Reaktor

Im Reaktor wird die Temperatur iiber zwei Thermoelemente iiberwacht, welche in Einschweiffhiilsen
von den Flanschen in das Innere des Reaktors ragen. Dabei wird vom unteren Thermoelement die
Temperatur direkt am Anfang des Katalysators gemessen, wohingegen zwischen Katalysatorende und
oberem Thermoelement ein Freiraum von mehreren cm ist, um Waben verschiedener Lange einbauen zu
konnen. Im Versuchsbetrieb werden beim Bulk-Katalysator deutlich hohere Reaktionstemperaturen als
beim Wabenkatalysator aufgezeichnet, da die kleinen Katalysatorkugeln direkt am Messpunkt anliegen,
was bei der keramischen Wabe nicht der Fall ist. Bei Vergleichsversuchen der beiden Katalysatortypen
ist es erforderlich das selbe Katalysatorvolumen vorzulegen, um dieselben Raumgeschwindigkeiten zu
erzielen. Fiir eine Gegeniiberstellung von aktiver Katalysatoroberfliche oder aktiver Katalysatormasse
standen keine belastbaren Daten zur Verfiigung. Die Wabe hat ein vorgegebenes Volumen, z.B. bei Ax-
BxH=50x50x100 mm von 0,25 L, folglich muss die Menge an Kugelkatalysator angepasst werden. Dabei
filllt die lose Schiittung den ganzen Querschnitt des Reaktorrohrs aus, wiahrend bei der rechteckigen
Wabe am Rand Freiflaichen bleiben. Beim genannten Beispiel eines Katalysatorvolumens von 0,25 L
muss der Bulk-Katalysator in einer 5 cm hohen Schiittung vorgelegt werden. Zur Veranschaulichung
ist der Aufbau im Reaktorinneren in Abbildung 3.16 schematisch dargestellt.
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Gesamthdéhe Keramikrohr 35 cm Gi ohe Keramikrohr 35 cm
Thermoelement Thermoelement
h=7cm h=7cm
Freiraum 150 cm Freiraum 150 cm
Inertkugelschitung 50 cm
Wabenkatalysatar 100 cm
Katalysatorschiittung 50 cm
Th?TiZI:rTem Inertkugelschitung 100 cm Thi":?;':_wsm Inertkugelschiittung 100 cm
\ Keramikrohr
Stahlreaktor
(a) Katalysatorschiittung (b) Wabenkatalysator

Abbildung 3.16.: Schematische Darstellung des Katalysatoraufbaus im Reaktor.

3.3.7. Betrieb

Der Betrieb der Laboranlage (siehe Abbildung 3.17) gliedert sich im Wesentlichen in
e Katalysator-Aktivierung,
Anfahrbetrieb,

Versuchsbetrieb,
Stand-By-Betrieb,

Katalysator-Deaktivierung.

Abbildung 3.17.: Laboranlage zur Methanisierung von CO9 am Lehrstuhl VTIU, Grundabmessungen:
LxBxH = 2,6x1x2 m

Katalysator-Aktivierung

Die eingesetzten Nickelkatalysatoren werden im inaktiven, oxidierten stabilen Zustand geliefert und
miissen vor der Inbetriebnahme erst reduziert werden, indem sie ein Aktivierungsprogramm durchlau-
fen. Dabei sind die Katalysatoren bereits in die Reaktoren eingebaut und werden bei 250-350 °C in
Hs- oder CO-Atmosphére iiber einen Zeitraum von vier Stunden reduziert. Im Anschluss werden die
Begleitheizungen auf die Betriebseinstellungen zuriickgeregelt und die Anlage mit No gespiilt.
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Anfahrbetrieb

Die Druckbehélter zur Gasvorwarmung und die Reaktoren sind durch die elektrische Heizmanschetten
bereits auf Betriebstemperatur aufgeheizt, wihrend alle Verbindungsleitung noch kalt sind. Um die
ganze Anlage aufzuwdrmen wird vor Versuchsbeginn 1 - 1,5 h mit No gespiilt, wobei der Durchfluss
in 20-30 Minutenintervallen von 5 NL/min auf 15 NL/min angehoben wird. Wéhrend des Spiilvor-
ganges kann nebenbei der Betriebsdruck bereits fiir die nachfolgenden Versuche eingestellt werden,
wodurch in weiterer Folge Zeit eingespart wird. Nach Abschluss des Spiilvorganges wird die No-Zufuhr
unterbrochen und auf die Reaktionsgase Hy und CO9 umgestellt.

Versuchsbetrieb

Nachdem es sich bei der Methanisierung um einen exothermen Prozess handelt, kann es im Versuchsbe-
trieb zu raschen Temperaturanstiegen kommen, was sowohl Behélter als auch Katalysatoren dauerhaft
schiadigen kann. Um dies zu verhindern, wird im Versuchsbetrieb eine Konzentrationsrampe vorgegeben,
bei welcher zu Beginn Hy in hohem Uberschuss vorliegt. Dadurch ist die reagierende Gasmenge stark
limitiert, was auch die Warmefreisetzung begrenzt. Nach einem ca. 15 miniitigen Intervall werden die
Anteile an Hs kontinuierlich abgesenkt, wihrend der COs-Anteil angehoben wird. Als Richtwert wird
ein maximaler Temperaturanstieg von 60 °C/h vorgegeben. Falls dies nicht eingehalten werden kann,
wird der Versuch entsprechend verlédngert, um den Katalysator nicht zu stark zu belasten. Bei den meis-
ten Versuchen sind speziell die Betriebspunkte um das stochiometrische Verhéltnis von Hy:COo=4:1
interessant, weshalb hier definierte Gaszusammensetzungen eingestellt und vermessen werden. Dazu
werden {iber Massendurchflussregler die Volumenstrome fiir die Reaktionsgase vorgegeben, welche nach
der Gasvorwarmung W1 in den ersten Reaktor R1 gelangen. Zwischen W1 und R1 befindet sich die
Probenahmestelle fiir das Eduktgas, welches kontinuierlich analysiert werden kann. Abhéngig vom Be-
triebsdruck der Anlage dauert es zwischen 10 und 20 Minuten bis ein konstanter Wert am Analysegerét
erreicht wird. Im Anschluss wird die Gasentnahmestelle per Handventil geschlossen und auf die néchste
Probenahmestelle zwischen W2 und R2 umgestellt. Diese Gaszusammensetzung stellt die Produktgas-
zusammensetzung nach der ersten Reaktionsstufe und gleichzeitig die Eingangszusammensetzung fiir
R2 dar. Die weitere Probenahme erfolgt analog. Zur Einstellung des Anlagendrucks wird das Propor-
tionalventil V039 am Ende der Anlage langsam geschlossen, bis der Druck auf den gewiinschten Wert
angestiegen ist. Der Offnungsgrad muss wihrend des Versuches laufend angepasst werden, da Edukt-
gase, Umsatz und Gasprobenahme Einfluss auf den Staudruck nehmen. Bei Versuchen mit der Angabe
»p = 1-2 bar* ist das Proportionalventil 100 % geoffnet, der sich einstellende Anlagendruck ist somit
von den Versuchsparametern und dem Druckverlust bzw. Widerstand der Bauteile abhingig. Ziel die-
ser Einstellung ist der niedrigste realisierbare Betriebsdruck, eine definierte Druckvorgabe ist jedoch
nicht moglich. Nach Abschluss des Versuchs wird die Anlage erneut mit Ny gespiilt und der Druck
abgesenkt. Parallel wird der Restdruck aus den Versorgungsleitungen der Reaktionsgase abgelassen
um im Stérungsfall ein Einstromen von brennbaren Gasen jedenfalls zu unterbinden.
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Stand-By-Betrieb

Nachdem die Laborversuchsanlage nicht kontinuierlich betrieben wird, muss eine sichere Prozedur fiir
kiirzere oder langere Stand-By-Phasen gefunden werden. Stand-By bedeutet im konkreten Fall, dass
in der Anlage eine No-Atmosphére vorherrscht, keine Reaktionsgase zugefiihrt werden, sdmtliche Ven-
tile geschlossen sind, jedoch alle notwendigen Begleitheizungen aktiv auf die Zieltemperatur heizen.
Dadurch kann einerseits die thermische Belastung durch Temperaturschwankungen fiir Material und
Katalysator niedrig gehalten werden, andererseits wird ein rascher Start des Versuchsbetriebs ermog-
licht, da lange Aufheizphasen wegfallen. So wird beispielsweise fiir das Autheizen der Reaktoren von
Raumtemperatur auf ca. 250 °C Innentemperatur ein Zeitraum von zwei bis drei Tagen bendtigt, da die
grofte Stahlmasse sehr trige auf den Wéarmeeintrag reagiert. Um wahrend des Stand-By-Betriebs den
Eintritt von Luftsauerstoff in Rohrleitungen oder Behélter zu verhindern, wird die Laboranlage stets
auf einen Druck von 2-3 bar eingestellt. Aufgrund geringfiigiger Undichtheiten von Verschraubungen
etc. muss der Anlagendruck regelméfig kontrolliert und ggf. durch No-Zufuhr angehoben werden.

Katalysator-Deaktivierung

Nach Abschluss der Versuchsreihe miissen die Katalysatoren wieder deaktiviert werden, da sie im akti-
ven Zustand ein Sicherheitsrisiko beim Ausbau darstellen. So handelt es sich bei der Deaktivierung um
eine einfache Oxidation, welche exotherm ablauft. Wird ein aktiver Katalysator ausgebaut und kommt
mit Luftsauerstoff in Beriihrung, ist eine starke Reaktion bzw. Warmefreisetzung moglich, was ein
hohes Gefahrdungspotential darstellt. Daher ist auch wahrend des Deaktivierungsprozesses eine per-
manente Uberwachung der Katalysatortemperatur notwendig. Die Begrenzung der Wirmefreisetzung
erfolgt analog zur Startphase des Versuchsbetriebs, indem ein hoher Uberschuss an Ny vorgegeben und
nur geringe Mengen Os zudosiert werden. In vorgegebenen Zeitschritten wird die Sauerstoffkonzentra-
tion kontinuierlich angehoben, bis schlussendlich mit Luft fiir weitere vier Stunden deaktiviert wird.
Laut Katalysatorhersteller ist die Warmefreisetzung bei der Deaktivierung ein grofes Problem, weshalb
sehr hohe Verdiinnungen empfohlen werden. An der Laboranlage wurden jedoch keine nennenswerten
Temperaturanstiege beobachtet.
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4. Experimentelle Untersuchung und
Auswertung

Im vorliegenden Kapitel wird auf die durchgefiihrten Versuchsreihen, deren Auswertung und Ergebnisse
eingegangen. Insgesamt wurden elf Versuchsreihen durchgefiihrt, wobei verschiedene Katalysatorkonfi-
gurationen bei variierenden Betriebsbedingungen untersucht wurden. Eine Auflistung der Experiment-
serien mit den wichtigsten Informationen betreffend den Versuchsbedingungen ist in Tabelle 4.1 zu
sehen. Die Auflistung bzw. Nummerierung erfolgt chronologisch nach der zeitlichen Durchfiihrung der
Versuchsreihen. Um die inhaltliche Zuordnung der Versuchsreihen zu erleichtern sind sie nachfolgend
nach Themenbereichen zusammengefasst. Weiterfithrende Angaben zu den Katalysatoren finden sich
in Tabelle 3.2. Um die Daten der jeweiligen Katalysatortypen iibersichtlich darzustellen werden fol-
gend Piktogramme in den Diagrammen eingefiigt. Einige Versuche wurden in Zusammenarbeit mit
dem Institut fiir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und Technische Biowissenschaften (TVT) an der
Technischen Universitdt Wien (TU Wien) und dem Energieinstitut an der Johannes Kepler Universitét
Linz (EI) durchgefiihrt. Dabei wurde die Anlagenverschaltung der Methanisierung mit Gasaufbereitung
(TU Wien) und Fermentation (EI) erprobt.

Tabelle 4.2 zeigt die verwendeten Symbole zur Darstellung der jeweiligen Datenpunkte in den Diagram-
men. Dabei wurden fiir die Raumgeschwindigkeit jeweils eigene Symbole gew#hlt, die weiters durch
Farbcodierung bzw. Fiillung dem jeweiligen Versuchsdruck zugeordnet werden. Es ist zu beachten, dass
beim Vergleich verschiedener Versuchsparameter teilweise auf abgewandelte Darstellungsvarianten zu-
riickgegriffen werden muss.
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Tabelle 4.1.: Ubersicht der durchgefiihrten Versuchsreihen.

# Kat. Konfiguration GHSV! [h'] p [bar] Reaktoren Kap.
CK1, 50x50x100 mm,
1 Wabe ]M FoURITL 2000-6000 1-10 1 43
82 CpSi, "Y—AIQO:’,
0] Meth 134® (C13-4-04),
2 Schittung |27 Ve025 N ( ) 2000-6000 1-10 1 43
CK?2, 50x50x100 mm,
3 Wabe M FoURITL 2000-6000 1-15 1 43
82 CpSi, ’}/—A1203
EE 7 1
4 Wabe M 208, 50x50x100 mum, 2000-6000 1-10 1 4.4
82 cpsi, t-ZrOq
[©0]  Meth 134® (C13-4-04
5 Schiittung |27 v6025 N ( ) 3000-6000 6-14 1 43
EE 709, 50x50x100
62 Wabe M — A0, DEXOUNUL Tt 3000-4000 6 1-2 4.4
82 cpsi, t-ZrOq
CKA4, CK5, 50x50x142 45 &
72 Wabe M ) TR, DTROEREEL T, 3000-6000 6-14 2
300 cpsi, 7-Alx O3 4.6.1.1
[©0]  Meth 134® (C13-4-04
88 Schiittung ffi V6025 N ( ), 2000-4000 6-14 1 46.2.1
CK11-CK13, 50x50x145,5
9  Wabe M ) PTORREESO L 4 400-6000 1-10 3 471
82 cpsi, 7-Aly03
. [20]  Meth 134® (C13-4-04),
10 Schiittung & Ve0.25 L 2000-6000 1-15 3 4.7.2
CK14-CK16, 50x50x100
11 Wabe M  PROEREUVL  9000-6000 1-15 3 47.3

82 cpsi, 7-Al;03

L GHSV: gilt jeweils fiir den ersten Reaktor
2 Anlagenverschaltung: Methanisierung + Gasaufbereitung (TU Wien)
3 Anlagenverschaltung: Fermentation (EI) + Methanisierung + Gasaufbereitung (TU Wien)

Tabelle 4.2.: Verwendete Symbole zur Darstellung der Datenpunkte in Diagrammen.

GHSV [h'!] Symb. | p [bar] Symb.!
2000 O 1/6

3000 O 5/8

4000 O 7,5/ 10

5000 A 10/12 =
6000 v 15/14 @

1 am Beispiel GHSV = 2000 h!
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4.1. Datenerfassung

Samtliche gemessene Daten der Versuchsanlage werden per Datenlogger in einer .txt-Datei in einem
einstellbaren Zeitintervall gespeichert, wobei sich eine zeitliche Taktung in 1-Minuten-Schritten als gut
geeignet erwies. Die Datenaufzeichnung umfasst

e Datum und Uhrzeit [TT.MM.YYYY hh:mm)],

e verstrichene Zeit [hh:mm:ss|,

e Temperatur der jeweiligen Messstelle (Rohrleitung, Reaktor, Heizmanschette, Fackel,...) [°C],
e Durchfluss FI und FIC [NL/min],

e Druck der jeweiligen Messstelle [bar]|,

Status Stromungswéchter [0/1] und
e Gaszusammensetzung inkl. Ho-Korrektur [Vol-%].

Die Position der jeweiligen Messstelle ist dem R&I-Schema in Anhang B.1 zu entnehmen. Zusétzlich
zur elektronischen Datenerfassung ist es notwendig die relevanten Messpunkte in einem Laborbuch zu
dokumentieren, da der Wechsel zwischen Edukt- und Produktgasmessung durch die manuelle Betéti-
gung der Nadel- bzw. Kugelventile erfolgt, welche vom Datenlogger nicht erfasst werden kann. Bei der
Datenverarbeitung bzw. -auswertung werden schlussendlich nur jene Datenreihen ausgewéhlt, welche
dem relevanten Versuchspunkt (Uhrzeit) im Laborbuch zugeordnet wurden. Diese Auswahl und Auf-
bereitung erfolgt nach dem Import der Logger-Datei in Microsoft Excel 2010. Nach entsprechender
Datenaufbereitung wird die Datenmenge auf die relevanten Datenpunkte gekiirzt, welche fiir einen
Betriebszustand (V, p, T, H2:COg) die zugehorigen Gaskonzentrationen von Edukt- und Produktgas
beinhalten. Die aufbereiteten Daten werden schliefslich in Wolfram Mathematica 10 eingelesen und
fiir die Berechnung von Molenstromen, Gleichgewichtsumsatz, tatsdchlicher Umsatz, Ausbeute und
Selektivitat herangezogen. Eine detaillierte Beschreibung der Rechenschritte ist in den nachfolgenden
Unterkapiteln zu finden.

Die Molenstrome entlang der Prozesskette werden als
e S; (Eduktgas vor Gasvorwirmung, trocken, Raumtemperatur),
e S (Eduktgas nach Gasvorwirmung, geringer Wasseranteil, Feedtemperatur),
A (Produktgas nach Reaktor, hoher Wasseranteil, Reaktoraustrittstemperatur) und
e S, (Bilanzielle Kohlenstoffkorrektur, beinhaltet festen Kohlenstoff und héhere KW)

bezeichnet. Zur Veranschaulichung ist ein Flussschema mit der Bezeichnung der jeweiligen Molenstréme
in Abbildung 4.1 dargestellt. Fortfithrend werden feuchte Gaskonzentrationen mit xJ;, die trockenen
Gasanteile (zB die Messwerte der Gasanalytik) als y/; genannt, wobei j der Nummerierung des jeweiligen
Molenstroms Sj und der Index i der betreffenden Komponente entspricht.
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Gasvorwarmung Reaktor
Co, R COo, R
co, H, § H, .
i CHy, CHy
Ho HO HO =
. co co
— y
Molenstrom Sl Molenstrom S2 Molenstrom S3

Molenstrom S4(C)

Abbildung 4.1.: Flussschema mit Bezeichnung der Molenstrome S’j

4.2. Berechnungen

4.2.1. Berechnungen bezlglich des Eduktgases

Nach dem Auslesen der gesammelten Daten werden diese fiir einen Import in Wolfram Mathematica
vorbereitet, indem erste Berechnungen in Microsoft Excel durchgefiihrt werden. Dies beinhaltet die
Bestimmung des Gesamtvolumenstroms Vlges, des Molenstroms Ss, sowie die Berechnung der feuchten
Gaszusammensetzung 2’ , und des Hy/COg-Verhéltnisses bezogen auf die Volumenstrome der Mas-
sendurchflussregler. Eine vollstdndige Aufzeichnung des programmierte Rechengangs in Mathematica
10 ist im Anhang C zu finden. Die Nomenklatur der Strome, die Indizes sowie die Bezeichnung der
Rechenvariablen erfolgt analog zum Programmcode um die Zuordnung zum jeweiligen Rechenschritt

zu erleichtern.

Die Berechnung des Gesamtvolumenstroms Vées am Eintritt des Gasvorwédrmers W1 wird aus der
Summe der einzelnen Volumenstrome, welche an den jeweiligen Massendurchflussreglern eingestellt

wurden, berechnet.

V‘lqes = V11{2 =+ VICOQ + VICH4 + V]jVQ (41)

Der Molenstrom So wird durch Division von Vlges und dem Molvolumen Vy, = 22,414 L/mol ermittelt.
Vergleichsrechnungen iiber Normdichte und Molare Masse zeigten vernachléssighare Abweichungen.

. V!
SQ - % (42)

Bereits in der Gasvorwarmung kénnen geringe Mengen an Reaktionsprodukten gebildet werden, was
dem giinstigen Druck- und Temperaturfenster sowie dem nickelhaltigen Edelstahl geschuldet ist. Nach-
dem die Gasanalyse nach der Gasvorwéarmung erfolgt, muss dies bei der Berechnung miteinbezogen
werden. Zur Ermittlung der feuchten Gaszusammensetzung x?; [-] wird bilanziell die Menge an gebil-
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detem Wasser ermittelt und in der Gaszusammensetzung berticksichtigt. Als Grundlage dienen hierfiir
die Sabatierreaktionen (Glg. 2.2, 2.3) und die Wassergas-Shift-Reaktion (Glg. 2.4).

v’co, (100-v2co =220y, )/100

’c0, = 100 (4.3)
o, :?/2CH4'(100—?/2;000—2@20114)/100 (4.4)
20 :y2co'(100y2i802-y20H4)/100 (4.5)
o, :y2H2~(100—y2ig(;2-y2w4)/1oo (4.6)
372H20 =2’50 +2- $20H4 (4.7)

Abschlieftend wird das Ha/COg-Verhéltnis, bezogen auf die Volumenstrome am Eintritt V%, berechnet.

Vi,
VCOQ

4.2.2. Berechnungen beziiglich des Produktgases

Wie einleitend erwéhnt werden die gewonnen Messdaten in Wolfram Mathematica 10 zur weiteren
Berechnung eingesetzt. Dazu werden folgende gemessene Daten eingelesen bzw. bereits errechnete
Werte weiterverarbeitet:

e T Temperatur direkt unter dem Katalysator [°C],
® Dges Betriebsdruck [bar],

e Sy Molenstrom Eduktgase [mol/min],

e x% feuchte Gaszusammensetzung Edukt [-],

e 3, trockene Gaszusammensetzung Produkt [-].

Die Umrechnung auf die feuchte Produktgaszusammensetzung erfolgt durch Beriicksichtigung des bi-
lanziell zu ermittelnden Wassergehaltes.

200, = ¥co, - (1= 2°m,0) (4.9)
2’co=vco- (1 = 2°y,0) (4.10)
Do, = Yon, - (1= 2°m,0) (4.11)
2y, =, - (1= 2%y,0) (4.12)

Gemif der Summationsbedingungen miissen die Summen der Gasanteile der Strome Sy und S5 einen
Wert von 1, respektive 100 Vol-%, ergeben.
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Suml = 20, + 2200 + 2y, + 22,0 + 20p, =1 (4.13)

Sum2 = ‘T3COQ + .’13300 + $3H2 + $3H20 + $3CH4 = 1 (414)

Im néchsten Schritt werden zur weiteren Berechnung der Molenstrome und Gasanteile Atombilanzen
fiir Kohlenstoff C (4.15), Wasserstoff H (4.16) und Sauerstoff O (4.17) aufgestellt. Der Molenstrom Sy
beschreibt dabei einen Korrekturfaktor fiir die Kohlenstoffbilanz. In Sy werden somit von der Analytik
nicht erfasste Spezies wie feste Kohlenstoffablagerungen oder hohere Kohlenwasserstoffe zusammenge-
fasst. Ohne die Definition dieses Korrekturterms kénnen die Summationsbedingungen aufgrund von
Messabweichungen (Gasanalytik und Massendurchflussregler) nicht erfiillt werden.

CB = 9 - (z°co, + #°co + 2%cn,) = Sy (#°co, +7°co +a%cp,) + 51 (415)
HB =5y (2 -2y, +2 2%y,0+4-2%p,) = S3 (2-2%, +2 - 2°5,0+4 2%y,) (4.16)
OB =9 -(2-2°co, + 7°co + 2%1,0) = S3-(2-2°co, + 2’0o + 2m0)  (417)

Durch das Auflésen der genannten Gleichungen (4.9-4.17) koénnen die unbekannten Grofen Ss, Sy,
x3co2, X300, X3CH4, X3H2 und X3H20 berechnet werden.

Die Berechnung des auf CO4 bezogenen Umsatz erfolgt geméf der nachstehenden Gleichung 4.18, wobei
als Bezugsbasis die Menge an CO, im Molenstrom S dient. Diese wird in der Grofe N % ausgedriickt,
welche aus den Messdaten der Gasanalytik des Eduktstromes berechnet wird. Der Term Ng stellt
den verbleibenden Stoffmengenstrom an CO2 im Produktgas dar. Folglich wird der Umsatz Uco, vom
Eintritt bis zum jeweiligen Produktstrom des Reaktors gebildet.

N°, —N¢
Uco, = CNf (4.18)
c
N% = 8- (200, + ¥°co + 2cm,) (4.19)
Ne = S3- 20, (4.20)

Die Ausbeute A; wird als Quotient aus der Menge an gebildetem Methan N¢ 7, und der urspriinglich
vorhandenen Menge an Kohlenstoff N OC berechnet.

N,
AcH, = ]\%{4 (4.21)
C
Nen, = S3-2%0p, (4.22)

Zur Bestimmung der Selektivitdt Sel; bezogen auf CHy wird das Verhéltnis von gebildetem Methan
Ncpm, und der nicht umgesetzten Menge an Kohlenstoft gebildet.

NcH,

_— 4.23
e (4.23)

Selcu, =
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4.2.3. Berechnung des Gleichgewichtumsatzes

Fiir die Berechnung des Gleichgewichtumsatzes an COs wird in Wolfram Mathematica die COa-
Methanisierung als Reaktion definiert.

reaction = 2 HyO(g) + CHy(g) — CO2(g) — 4 Ha(g) (4.24)

Als Referenzdruck wird p®=1 bar festgelegt, gefolgt von der Eingabe der Anfangsbedingungen und der
stochiometrischen Koeffizienten.

Wop, = (4.25)
70,0 =0 (4.26)
oo, = 82 - (#%c0, + ¥%c0 + ¥, (4.27)
hOHz = S2 ' (x2H2 + xQHQO + 2- x20H4> (428>
Voo, = —1 (4.29)
Vi, = —4 (4.30)
veH, = +1 (4.31)
VH,0 = +2 (4.32)

Nach dem Laden der Bildungsenthalpien, Gibbs’sche Bildungsenthalpien, Entropien (jeweils fiir
Tsia = 298,15 K) und Warmekapazitaten der Reaktionspartner sowie der Reaktion selbst wird die
Gleichgewichtskonstante KO fiir Tgyq sowie die temperaturabhingige Gleichgewichtskonstante K(T)
nach van’t Hoff (Glg 4.33) berechnet. Die Temperaturvariablen TT bzw. dTT wurden eingefithrt um
der Programmstruktur in Wolfram Mathematica neue Groéfsen fiir die Berechnung des Integrals zu
Verfiigung zu stellen.

AGY
K% =ex (— R > 4.33
P\ "R Ten (4.33)
T (AHY+ [r (cp(T)-dTT)
K(T) = exp [ln(KO) + / < ot -dTT (4.34)
Toe R-TT?

Die chemische Gleichgewichtskonstante K(Tg) wird aus dem Quotient der gebildeten und umgesetzten
Molmenge unter Beriicksichtigung der Gesamtmolmenge und des vorliegenden Druckes gebildet. Durch
Auflésen des Gleichungssystems nach dem Umsatzterm e wird der Gleichgewichtsumsatz des jeweiligen
Versuchspunktes bestimmt.
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K(Tg) = K(Tc +T°) |T° = 273, 15K (4.35)
Wco, = 1'co, - (1 =€) (4.36)
. . . vy
g, = nOHz - nOC'Oz ’ <I/002 ’ 6) (437)
2
. : . VCH
Wom, = Wcn, + e co, Vco4 (4.38)
2
: : VHO | .
1,0 = M0 + € ch) 1o, (4.39)
2
W ges = M'coy + 1, + 0 cm, + 7 150 (4.40)
K(TR) _ h*CH4 ’ (h*HQO)Q ) (h*ges)2 (4 41)
h*COQ ’ h*Hg (pges)2

4.2.4. Fehlerrechnung

Im folgenden Abschnitt wird auf Messfehler und Fehlerfortpflanzung in den jeweiligen Berechnungs-
schritten eingegangen. Als Basis dienen jeweils die Herstellerangaben zur Messabweichung bzw. eigene
Annahmen.

4.2.4.1. Fehlerrechnung Raumgeschwindigkeit

Die Raumgeschwindigkeit wird nach Gleichung 2.10 als Quotient von Volumenstrom und vorgelegtem
Katalysatorvolumen berechnet. Die Abweichung von der tatsdchlichen Raumgeschwindigkeit wird da-
her durch die Messfehler der beiden Grofen bestimmt. Die Genauigkeit der Massendurchflussregler ist
in Tabelle 3.7 gelistet, die Abweichung des Katalysatorvolumens muss jedoch erst ermittelt werden,
wobei zwischen Wabenkatalysator und Schiittkatalysator unterschieden wird. Die Katalysatorwabe hat
eine vorgegebene Geometrie mit einer Genauigkeit von +1 mm, weshalb sich bei den Abmessungen
AxBxH = 50x50x100 mm ein Katalysatorvolumen von Viqswapbe = 0,25 L 5 % ergibt. Beim Kugel-
katalysator gestaltet sich die Fehlerberechnung schwieriger, da die Kugeln im Reaktor in einer losen
Schiittung vorliegen und lediglich die Fiillhche abgelesen wird. Ausgehend vom Innendurchmesser des
Reaktors von d; = 80+1 mm und einer Fiillhdhe von h = 50 +2 mm erhélt man ein Katalysator-
volumen von Vi puk = 0,25 L £6,5 %. Um bei gegebenem Katalysatorvolumen eine gewiinschte
Raumgeschwindigkeit zu erreichen, wird der Volumenstrom entsprechend angepasst. Die theoretisch
berechneten Werte sind dabei oft nicht exakt einstellbar, da die Anlagensteuerung nur eine Abstufung
in 0,1 L-Intervallen zulésst. Diese Diskrepanz fliefst ebenfalls in die Berechnung der Gesamtabwei-
chung ein. Die aus allen Einflussfaktoren ermittelten Abweichungen der Raumgeschwindigkeit sind in
Tabelle 4.3 dokumentiert.

Die Abweichungen der Raumgeschwindigkeiten werden fiir die weitere Darstellung als mittlere Abwei-
chungen fiir den jeweiligen Katalysator angegeben.

relative Abweichung GHSVwape = £5,65 %
relative Abweichung GHSVpu = £7,15 %
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Tabelle 4.3.: Abweichungen der Volumenstrome, Katalysatorvolumina und Raumgeschwindigkeiten.

GHSV [h1] 2000 3000 4000 5000 6000
Abweichung Vi - MFC1

Violl [NL/min| 8,3 12,5 16,6 20,83 25,0
Vist [NL/min] 8,3 125 16,7 20,8 250
abs. Fehler [NL/min] 0,03 0 0,03 0,03 0
rel. Fehler %] 0,4 0 0,2 0,16 0

Abweichung MFC!
abs. Fehler |[NL/min| 0,04 0,06 0,08 0,1 0,13

rel. Fehler %] 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
Abweichung Katalysatorvolumen - Wabenkatalysator (V=0,25 L)
abs. Fehler [L] 0,0125 00125 0,0125 0,0125 0,0125

rel. Fehler  [%] 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0
Abweichung Katalysatorvolumen - Schiittkatalysator (V=0,25 L)
abs. Fehler [L] 0,016 0,016 0,016 0,016 0,016

rel. Fehler  [%] 65 65 65 65 65
Abweichung GHSV - Wabenkatalysator

abs. Fehler  [h] 1180 1650 2280 2830 3300

rel. Fehler %] 5,90 5,50 5,70 5,66 5,50
Abweichung GHSV - Schiittkatalysator

abs. Fehler [h] 1480 210,0 2880 3580 4200

rel. Fehler  [%] 7,40 7,00 7,20 7,16 7,00

! Massflowcontroller: Messwertabweichung laut Kalibrierzertifikat

VTiU



4. Experimentelle Untersuchung und Auswertung 73

4.2.4.2. Fehlerrechnung Umsatz, Ausbeute und Selektivitat

Im Gegensatz zu den zuvor diskutierten Abweichungen ist die Berechnung der Grofen Umsatz, Aus-
beute und Selektivitdt stark fehlerbehaftet. Einen sehr grofsen Einfluss haben dabei die Messwer-
te der Eduktgaszusammensetzung, was nachstehend in Tabelle 4.4 beispielhaft dargestellt ist. So
reicht der Messbereich des Infrafrot-Analysators fiir CH4 von 0-100 Vol-% bei einem absoluten Feh-
ler von + 1 Vol-% bezogen auf den Messbereichsendwert, was sich bei hohen Methananteilen (Pro-
duktgaszusammensetzung) nur geringfiigig auswirkt. Im Eduktgas sind jedoch bereits geringe CHy-
Konzentrationen messbar, was sich in einer vergleichsweise sehr hohen relativen Messabweichung nie-
derschlagt.

Die Abweichungen ziehen sich folgend durch die gesamte Berechnung, welche durch Kumulierung bei
den Endwerten sehr grofse Werte von weit tiber 100 % rel. Fehler annehmen konnen. In Tabelle 4.5 sind
der Rechenweg und Abweichung fiir zwei exemplarische Versuche dargestellt. Dazu sind Messwerte einer
145 mm und einer 100 mm langen Keramikwabe herangezogen worden. Neben den Eingangswerten sind
die gemessenen Gaszusammensetzungen gelistet, welche fiir die weitere Berechnung eingesetzt werden.
Die grau hinterlegten Zellen sollen die Besonderheiten der Fehlerfortpflanzungsrechnung hervorheben,
da bereits der Messwert selbst einen grofen Einfluss auf die Messabweichung hat. So zu sehen bei yQC Hy
und y3CO? welche bei niedrigen Anteilen jeweils hohe Fehler ergeben. Fiir Umsatz, Ausbeute und Se-
lektivitit ergeben sich kumulierte Messabweichungen, die sogar 100 % deutlich iiberschreiten konnen.
In der letzten Tabellenzeile ist die Selektivitat tiber das Verhéaltnis von Ausbeute zu Umsatz berech-
net. Das Ergebnis ist zwar dasselbe, aufgrund der abweichenden Berechnung steigen die Abweichungen
nochmal deutlich an. Die Werte fiir Umsatz, Ausbeute und Selektivitdt sind somit stark fehlerbehaf-
tet, weshalb sie lediglich als qualitative Grofsen zu betrachten sind. Im Zuge der Versuchsauswertungen
werden sie daher nur vereinzelt diskutiert, obwohl speziell der Reaktionsumsatz entlang der Prozess-
kette eine sehr interessante Kenngrofe darstellt. Die erheblichen Unsicherheiten jedoch lassen keine
belastbaren Aussagen zu weshalb meist auf die Angabe der gemessenen CHy-Konzentration (trocken)
zuriickgegriffen wird. Diese Messdaten werden direkt bestimmt, weshalb nur die Messungenauigkeit
des Analysegerits einbezogen werden muss.
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Tabelle 4.4.: Beispielhafte Darstellung der relativen Messabweichungen in Abhéngigkeit des Messwerts.
Messwert rel. Fehler! CH4, CO2 [%] rel. Fehler CO [%] rel. Fehler Hs [%]

[Vol-%] MB? 0-100 Vol-% MB 0-30 Vol-% MB 0-100%
0,5 200 20 400

1 100 10 200

2 50 5 100

10 10 1 20

20 5 0,5 10

30 3,3 0,3 6,6

50 2 - 4

75 1,3 - 2,6

100 1 - 2

! relativer Fehler
2 Messbereich

Tabelle 4.5.: Messabweichung und Fehlerfortpflanzung fiir zwei exemplarische Versuche (Bsp. 1:
145 mm Wabe; Bsp. 2: 100 mm Wabe).

145 mm Wabe Abweichung 100 mm Wabe Abweichung
GroRe Einheit | Wert abs.  rel. [%] | Wert abs.  rel. [%]
Vi, [NL/min| | 10,00 0,050 0,50 16,81 0,084 0,50
Voo, [NL/min] | 2,50 0,013 0,50 4,20 0,021 0,50
Vies [NL/min| | 12,50 0,063 0,50 21,01 0,105 0,50
S [mol /min| | 0,558 0,003 0,50 0,937 0,005 0,50
vk, [Vol-%] 68,49 2,10 3,07 73,80 2,10 2,85
Y&o, [Vol-%] 14,89 1,00 6,72 17,96 1,00 5,57
Y20 [Vol-%] 8,51 0,10 1,18 7,01 0,10 1,43
e, [Vol-%| 7,66 1,00 13,06 | 1,23 1,00 81,30
v, [Vol-%] 32,05 2,00 6,24 58,21 2,00 3,44
Yo, [Vol-%] 15,96 1,00 6,27 16,49 1,00 6,06
Y20 [Vol-%] 0,96 0,10 10,42 5,33 0,10 1,88
Y3 u, [Vol-%] 51,03 1,00 1,96 19,97 1,00 5,01
Sy [mol /min]| | 0,414 0,178 42,86 0,745 0,432 57,99
N, [mol/min]| | 0,132 0,021 16,07 0,222 0,068 30,69
N¢ [mol/min| | 0,036 0,027 74,12 0,080 0,071 89,05
N2-N¢  [mol/min] | 0,096 0,048 49,64 0,142 0,140 98,33
Nep,  [mol/min] | 0,114 0,080 69,82 0,097 0,086 88,00
Uco,  |%] 72,88 47,89 65,71 63,90 82,45 129,02
Ach, %] 86,71 74,47 85,89 43,72 51,89 118,69
Selcw, |%] 118,97 142,12 1 119,45 | 68,41 127,47 186,33
Selcm," %] 118,97 180,36 | 151,60 | 68,41 169,46 = 247,71

! berechnet als Ausbeute/Umsatz
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4.3. Einstufiger Prozess zur katalytischen Methanisierung von CO,

In diesem Abschnitt werden die ersten Experimente an der Laboranlage behandelt. Sie umfassen grund-
legende Funktionstests des Wabenkatalysators, Vergleichsversuche mit einem kommerziellen Produkt
und abschlieffend eine weitere Versuchsreihe mit Wabenkatalysator, basierend auf einer iiberarbeiteten
Aktivierungsprozedur.

4.3.1. Versuchsreihe #1: Funktionstest - Wabenkatalysator

In Versuchsreihe #1 wurden die ersten Versuche zur Methanisierung mit dem keramischen Wabenka-
talysator durchgefiihrt. In den Versuchen wurde einerseits die Funktion, andererseits der Einfluss von
Druck und Temperatur bei Verwendung eines Wabenkatalysators (50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-AlsO3)
in einer Reaktorstufe untersucht.

In Abbildung 4.2 sind die Ergebnisse der ersten Versuchsreihe grafisch dargestellt. Dabei sind der
errechnete Gleichgewichtsumsatz an COq, der tatséchliche COy-Umsatz, die CHy4-Konzentration (tro-
cken) nach Reaktor 1 auf der Primér- und die Temperatur der Messstelle TI102 auf der Sekundédrachse
aufgetragen. Da das Temperaturprofil innerhalb des Wabenkatalysators nicht gemessen werden kann,
wird als Reaktionstemperatur die Temperatur direkt unterhalb der Wabe herangezogen. Aufgrund des
konvektiven Warmetransports durch den Monolithen ist von einem Temperaturmaximum im unteren
Drittel auszugehen, gefolgt von einem Abfall zum Ende hin. Eine schematische Skizze des Tempe-
raturverlaufs iiber die Ortskoordinate x ist in Abbildung 4.3 zu finden. Die Darstellung soll den er-
warteten Temperaturverlauf qualitativ wiedergeben um die Problematik der Temperaturmessung zu
verdeutlichen. Es ist folglich festzuhalten, dass die gemessene Temperatur nicht die tatséchliche Re-
aktionstemperatur wiedergibt. Im konkreten Fall wird von zu niedrigen Temperaturen ausgegangen,
was sich positiv auf den temperaturabhéngigen GGW-Umsatz auswirkt. Aufgrund dieser Unsicherhei-
ten werden die GGW-Umsétze und Temperaturen in spiteren Diagrammen nur vereinzelt dargestellt
und diskutiert. Der CO9-Umsatz spiegelt den tatsdchlich umgesetzten Anteil an COqy wider, welcher
sich im Bereich 60-75 % befindet. Hervorzuheben ist jedenfalls die grofe Ubereinstimmung der Trends
der theoretischen und praktischen Umsétze. Auf die Darstellung der Fehlerbalken bei den errechneten
Umsétzen wurde bewusst verzichtet, da von einem kummulierten relativen Fehler von weit iiber 100 %
auszugehen ist, selbiges gilt fiir die Abweichung von Ausbeute und Selektivitit. Die Messabweichung
und die Fehlerfortpflanzung wurden im vorhergehenden Kapitel 4.2.4 eingehend diskutiert. Die gemes-
sene CHy-Konzentration im Produktgas der Methanisierung ist als trockener Anteil dargestellt, da so
die Vergleichbarkeit zu anderen Versuchen gewahrleistet werden soll. Dieser Wert zeigt deutlich den
Einfluss der Prozessbedingungen Druck und Temperatur. So nimmt die Konzentration in Abbildung
4.2a mit steigendem Druck stetig zu, was aufgrund der volumenmindernden Reaktion zu erwarten war.
In Abbildung 4.2b ist der Einfluss der Katalysatorbelastung respektive GHSV zu sehen, welcher eben-
falls den Erwartungen entspricht. Mit zunehmender Belastung sinkt der CHy4-Anteil von ca. 25 Vol-%
auf unter 20 Vol-% ab. Der beobachtete Anstieg bei GHSV = 4000 h™! auf 5000 h™! ist auf die Erhéhung
des Anlagendruckes zuriickzufithren, was aufgrund der zu hohen Stromungsgeschwindigkeiten in den
Rohrleitungen erforderlich war.

Wie in Kapitel 3.3.7 beschrieben, wird der jeweilige Versuch bei hohem Ha-Uberschuss gestartet und
kontinuierlich bis zur stochiometrischen Zusammensetzung abgesenkt. In den Diagrammen 4.4a und
4.4b sind die Verldufe in Abhéngigkeit der Eduktgaszusammensetzung (bezogen auf die Einstellun-
gen der Massendurchflussregler) dargestellt. Die CHy-Konzentration (siehe 4.4a) steigt aufgrund des
immer kleiner werdenden Ho-Uberschusses bis zu einem Maximum an, welches bei einer leicht iiber-
stochiometrischen Gaszusammensetzung von etwa Hy:COo=4,4-5:1 liegt. Im zweiten Diagramm 4.4b
sind bei hohen Hs-Anteilen starke Umsatzschwankungen zu sehen, was sich auch in den erzielten CHy-
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Abbildung 4.2.: Ergebnisse Versuchsreihe #1 bei einer Reaktorstufe und stochiometrischer Eduktgas-
zusammensetzung Hy:COs=4:1, Wabe 50x50x100 mm, 82 cpsi, v-Al5O3.
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Abbildung 4.3.: Skizze des erwarteten Temperaturprofils im Wabenkatalysator iiber die Ortskoordinate
x (Katalysatorhthe) bei vertikaler Durchstromung von unten nach oben.

Konzentrationen widerspiegelt. Erst bei einem Verhéltnis von Ho:CO2=10-12 springt die Reaktion an
und die Umsiitze erreichen nahezu 100 %. Mit abnehmendem Hs-Uberschuss sinkt konsequenterwei-
se auch der CO9-Umsatz kontinuierlich ab und nicht reagierte Edukte verbleiben im Produktgas. Je
nach geforderter Anwendung (max. CHy-Erzeugung oder max. COs-Entfernung) ist der entsprechende
Betriebszustand auszuwéhlen.

Zusammenfassend konnte durch die erste Versuchsreihe die Funktion des Wabenkatalysators nachge-
wiesen und dessen Verhalten grundlegend untersucht werden. Im Vergleich zum Gleichgewichtsumsatz
wurden tatsachlich etwa 15 % geringere Werte erreicht. Der Abstand kann damit begriindet werden,
dass wie bereits erwahnt die fiir die Berechnung des Gleichgewichts herangezogene Temperatur nicht
der tatséchlichen Reaktionstemperatur im Katalysator entspricht, weshalb von zu hohen theoretischen
Umsétzen auszugehen ist. Neben den kinetischen Hemmnissen ist bei der ersten Versuchsreihe zudem
mit einer geringen katalytischen Aktivitat zu rechnen.
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(b) Verlauf des CO2-Umsatzes.

Abbildung 4.4.: Ergebnisse der Versuchsreihe #1 nach einer Reaktorstufe in Abhéngigkeit der Edukt-

gaszusammensetzung bei variierenden Versuchsbedingungen (Wabe 50x50x100 mm,
82 cpsi, 7-Al203).
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4.3.2. Versuchsreihe #2: Benchmark - kommerzieller Kugelkatalysator

Da auf keine Erfahrungs- und Referenzwerte zur chemischen Methanisierung von COq zuriickgegriffen
werden konnte, wurden in einer zweiten Versuchsreihe Vergleichsmessungen mit dem kommerziellen
Katalysator Meth 134® durchgefiihrt. Eine Beschreibung des Katalysators befindet sich in Abschnitt
3.2.1.4. Dabei wurden die Versuchsbedingungen moglichst vergleichbar gehalten, was die Parameter

e Voreinstellung Heiztemperatur,

e Betriebsdruck,

e eingangsseitiger Volumenstrom und
e vorgelegtes Katalysatorvolumen

betrifft. Die Stromungsgeschwindigkeit durch den Katalysator ist etwas niedriger, da die Schiittung im
Gegensatz zum Monolithen den gesamten Reaktorquerschnitt ausfiillt. Fine Erlduterung zu Katalysa-
torvolumen, sowie Ein- und Aufbau ist in Abschnitt 3.3.6 zu finden.

Die Ergebnisse der zweiten Versuchsreihe zeigen deutliche Unterschiede in der CH4-Konzentration
nach einer Reaktorstufe (siche 4.5a). Mit dem kommerziellen Schiittkatalysator sind, abhédngig von
den Versuchsbedingungen, ca. 10-15 Vol-% hohere CHy4-Anteile erreichbar, was in Betracht des Ent-
wicklungsstandes jedoch zu erwarten war. Hervorzuheben sind die grofen Ubereinstimmungen im Be-
triebsverhalten, da beide Katalysatorsysteme dhnlich auf GHSV und Druck reagieren, wobei der Druck
einen grofseren positiven Einfluss auf den Monolithen hat. Bei sehr niedrigen Raumgeschwindigkeiten
und geringem Druck hingegen zeigt der Bulk-Katalysator deutlich hohere Aktivitat als die kerami-
sche Wabe. Im zweiten Diagramm 4.5b sind die erreichten Umsétze an COs und die CHy-Selektivitét
aufgetragen, wobei sich ein dhnliches Bild abzeichnet. Der kommerzielle Katalysator erzielt, mit Aus-
nahme des Messpunktes GHSV=4000 h™!, p=10 bar, hohere Umsitze und Selektivititen. Wie schon
bei der erzielten Methankonzentration ist eine starke Abhéngigkeit von den Betriebsparametern Raum-
geschwindigkeit und Druck zu sehen.

Dasselbe Bild zeigt der direkte Vergleich des Versuchsverlaufs in Abhéangigkeit der Eduktgaszusammen-
setzung bei GHSV = 2000 h™! (Abbildung 4.6), was beispielhaft fiir die Darstellung der Versuchsdaten
gewdhlt wurde. CHy-Konzentration, COo-Umsatz, Ausbeute und Selektivitéit sind beim kommerziellen
Kugelkatalysator jeweils hoher als beim Wabenkatalysator, wobei wiederum die grofen Ahnlichkeiten
der Kurvenverlaufe erkennbar sind, was die zuvor getroffenen Aussagen bestétigt.

Obwohl die Versuchsbedingungen so vergleichbar wie moglich gehalten wurden, sind geringfiigige Un-
terschiede zu finden. So fiillt die Schiittung bei gleichem Volumen einen grofieren Querschnitt aus,
was trotz des geringeren Liickenanteils zu einer hoheren durchstromten Fléche fiihrt (Berechnung siehe
Kapitel 3.2.1.3, Glg. 3.7-3.12). Dementsprechend geringer sind die Stromungsgeschwindigkeiten durch
die Katalysatorschiittung. Bei der Verweilzeit im Katalysator zeigt sich ein kontrares Bild, da hier die
Wabenlédnge starker zu tragen kommt. Eine grafische Gegeniiberstellung des Einflusses der Stromungs-
geschwindigkeit bzw. der Verweilzeit auf die erzielte CH4-Konzentration ist Abbildung 4.7 zu sehen.
Der Rechenweg zur Ermittlung von Geschwindigkeit w und Verweilzeit 7, basierend auf den Daten aus
Tabelle 3.1 und der Annahme e(Bulk) = 0,4, ist in den Gleichungen 3.7-3.12 beschrieben.

Weder die Betrachtung der Stréomungsgeschwindigkeit, noch die der Verweilzeit fordert neuer Erkennt-
nisse zu Tage. Wie schon in den Abbildungen zuvor ersichtlich, nimmt die Differenz in der erzielten
CHy-Konzentration mit zunehmendem Druck ab bzw. ist bei sehr geringem Druck am hoéchsten. Eine
direkter Zusammenhang von Stromungsgeschwindigkeit oder Verweilzeit mit dem Produktanteil ist
nicht ableitbar, weshalb die Griinde wohl in der Katalysatoraktivitdt zu suchen sind.
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(b) Vergleich von CO2-Umsatz und CHy-Selektivitét.

Abbildung 4.5.: Vergleich der Katalysatorsysteme Wabenkatalysator #1 (50x50x100 mm, 82 cpsi,
4-Al03) und Schiittkatalysator #2 (Meth 134®) nach einer Reaktorstufe und sto-
chiometrischer Eduktgaszusammensetzung Hy:COo=4:1.
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Abbildung 4.6.: Vergleich der Katalysatorsysteme Wabenkatalysator #1 (50x50x100 mm, 82 cpsi,
4-Aly03) und Schiittkatalysator #2 (Meth 134®) nach einer Reaktorstufe in Abhéin-
gigkeit der Eduktgaszusammensetzung.

Als Konsequenz der erheblichen Unterschiede der verschiedenen Katalysatorsysteme wurde die Akti-
vierungsprozedur des Wabenkatalysators in Kooperation mit PROFACTOR GmbH {iberarbeitet. Die
Katalysatoraktivierung erfolgt nun in Ho-Atmosphére bei T = 330 °C iiber einen Zeitraum von 4 Stun-
den. Im Gegensatz dazu wurde in Versuchsreihe # 1 der Wabenkatalysator bei ca. 290 °C fiir lediglich
1,5 Stunden aktiviert.
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(b) Einfluss der Verweilzeit 7 im Katalysator.

Abbildung 4.7.: Gegeniiberstellung der FEinfliisse von Stromungsgeschwindigkeit w und Verweil-

zeit 7 auf den erzielten CH4-Anteil der Katalysatorsysteme Wabenkatalysator #1
(50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-AlyO3) und Schiittkatalysator #2 (Meth 134®) nach
einer Reaktorstufe und stéchiometrischer Eduktgaszusammensetzung Ho:COo=4:1;
€Bulk = 0,4; €wape = 0, 65.
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4.3.3. Versuchsreihe #3: Wabenkatalysator mit verbesserter Aktivierungsprozedur

Nachdem, ausgehend von den Ergebnissen der Versuchsreihe 2, der Aktivierungsprozess iiberarbeitet
wurde, konnten erneut Messungen mit einem frisch hergestellten Wabenkatalysator durchgefithrt wer-
den. Beim eingesetzten Katalysator CK2 handelt es sich um dieselbe Konfiguration wie beim ersten
Monolithen CK1. Wahrend Abmessungen und Katalysatorsystem unveréndert blieben, wurde die La-
gerzeit deutlich verkiirzt und die iiberarbeitete Aktivierungsprozedur angewandt. Im direkten Vergleich
(siche Abbildung 4.8) mit den zuvor erzielten Ergebnissen konnte die Konzentrationsdifferenz an CHy4
zwischen Waben- und Kugelkatalysator in etwa halbiert werden.
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0O Wabenkatalysator #1 @ Wabenkatalysator #3 W Schiittkatalysator #2

Abbildung 4.8.: Vergleich der Wabenkatalysatoren #1 und #3 (50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-AlyO3)
und Schiittkatalysator #2 (Meth 134®) nach einer Reaktorstufe und stéchiometrischer
Eduktgaszusammensetzung He:COo=4:1.

Der direkte Vergleich der Wabenkatalysatoren offenbart einen deutlichen Anstieg an CHy iiber den
gesamten Versuchsverlauf (dargestellt in Abbildung 4.9). Selbst bei hohem Ha-Uberschuss zeigt die
Wabe CK2 mit der iiberarbeiteten Aktivierungsprozedur héhere Aktivitdt und Umsatz.

Neben den Vergleichsversuchen wurden, ausgehend von den Erkenntnissen der ersten Versuchsreihen,
vielversprechende Versuchsparameter, beispielsweise hoher Druck bei niedriger Raumgeschwindigkeit
(GHSV=2000 h™!, p=10 bar), untersucht. Auf eine gesonderte Darstellung der Ergebnisse wird verzich-
tet, da sie im néchsten Kapitel 4.4 im Vergleich zum alternativen Katalysatorsystem t-ZrOs diskutiert
werden. Eine erneute Betrachtung des Einflusses von Stromungsgeschwindigkeit und Verweilzeit zeigte
keinen direkten Zusammenhang zur erzielten Produktmenge.
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Abbildung 4.9.: Vergleich der Katalysatorsysteme Wabenkatalysator (50x50x100 mm, 82 cpsi,
~v-AlyO3) #1 und #3 nach einer Reaktorstufe in Abhéngigkeit der Eduktgaszusam-
mensetzung.

4.3.4. Versuchsreihe #5: Kommerzieller Katalysator in Reaktor R2

Die fiinfte Versuchsreihe wurde mit dem zweiten Reaktor R2 durchgefiihrt, welcher mit 0,25 L des
kugelférmigen Katalysators Meth 134® bestiickt wurde. Diese Versuchsreihe wurde in im Anlagen-
verbund Methanisierung und Gasaufbereitung (siche Kapitel 4.6.1) durchgefiihrt, wobei sie fiir die
Prozesskette lediglich als Funktionstest zu werten ist. Da jedoch die Ergebnisse der Methanisierung
aussagekriftig sind werden sie an dieser Stelle isoliert betrachtet. Bedingt durch die Anlagenverschal-
tung wurden die Betriebsparameter aufeinander abgestimmt, weshalb der maximale Betriebsdruck auf
14 bar und die minimale Raumgeschwindigkeit auf 3000 h™! festgelegt wurde.

Die Versuchsergebnisse (Abbildung 4.10) zeigten erneut einen hohen CHy-Anteil im Produktgas, was
fiir die hohe Aktivitat des Katalysators in loser Schiittung spricht.

Als Neuerung wurde bei dieser Versuchsreihe erstmals der zweite Reaktor R2 verwendet. Obwohl alle
Reaktoren baugleich sind, was auch fiir die Gasvorwarmer W1-W4 und die zugehorigen Heizmanschet-
ten gilt, sollten die Ergebnisse mit denen der vorherigen Versuche (Reihe #3) verglichen werden. Dabei
werden Daten bei 10 bar und 5 bzw. 6 bar in Beziehung gebracht, da bei Versuchsreihe #3 keine Expe-
rimente mit 6 bar durchgefiihrt wurden. Der geringfiigig abweichende Betriebsdruck von 6 bar wurde
gewdhlt, da Versuchsreihe #5 als Vorversuche fiir die Anlagenverschaltung von Methanisierung und
Gasaufbereitung dienten. Diese Thematik wird nachfolgend in Kapitel 4.6 behandelt. Eine Gegeniiber-
stellung der Versuchsreihen #3 und #5 (Abbildung 4.11) zeigt nur geringe Unterschiede in den erzielten
CHy-Anteilen bei jeweils einstufigem Reaktorbetrieb. So konnen die héheren Konzentrationen nach R2
auf den geringfiigig angehobenen Reaktionsdruck zuriickgefiihrt werden. Ein kontréares Verhalten ist im
direkten Vergleich der Versuchsdaten von GHSV = 4000 h™! und p = 10 bar zu sehen. Entgegen dem
vorherigen Trend wurde beim Vergleichsversuch in R1 eine héhere CHy-Konzentration gemessen. Eine
genaue Betrachtung der Reaktionsbedingungen offenbart eine um 75 °C niedrigere Reaktortemperatur
in R2, was auf eine geringere Katalysatoraktivitdt hinweist. Dem gegeniiber steht die thermodyna-
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Abbildung 4.10.: Erzielte CHy-Konzentration (Versuchsreihe #5, 0,25 L Meth 134® in Reaktor R2) in
Abhéngigkeit der Raumgeschwindigkeit bei einer Gaszusammensetzung Ho:CO9=4,0.

mische Hemmung der Reaktion mit zunehmender Temperatur, weshalb hier keine eindeutige Aussage
getroffen werden kann. Der Betriebsdruck liegt bei den betrachteten Versuchspunkt bei R1 am obe-
ren und bei R2 am unteren Limit, wodurch sich eine Differenz von ca. 0,5 bar ergibt. Bedingt durch
die Analyse des Edukt- und Produktgases sind periodisch Ventile manuell zu betétigen, was einen
Einfluss auf den Gasfluss entlang des Hauptstromes hat. Da es sich bei der Methanisierung um eine
volumenmindernde Reaktion handelt, hat auch der Reaktionsumsatz einen Einfluss auf die vorhandene
Gasmenge und folglich auf die Druckregelung der Laboranlage. Um konstante Reaktionsbedingungen
zu gewahrleisten ist es somit notwendig, ein definiertes Zeitintervall (5-20 Minuten, abhéngig von
Versuchsbedingungen) abzuwarten, bis die Messwerte genommen werden konnen. Je nach aktuellem
Offnungsgrad des Proportionalventils zur Druckeinstellung, kann die Druckregelung sehr prézise und
rasch, aber auch trige und grob erfolgen. Daher werden Schwankungen bis zu +0,25 bar toleriert. Im
vorliegenden Fall befinden sich die verglichenen Messwerte jeweils am Rand der Toleranzgrenze (R1:
10,25 bar, R2: 9,75 bar), was zur maximalen Druckdifferenz von 0,5 bar fithrt. Aufgrund der mangeln-
den Datenlage werden die Ergebnisse des zweiten Reaktors R2 in Kapitel 4.7.2 mit den Ergebnissen
dieser Versuchsreihe verglichen, um belastbarere Aussagen treffen zu kénnen. Der Vergleich der jeweils
einstufigen Reaktion ist in Abbildung 4.33 dargestellt.

Fir die Untersuchung der Anlagenkombination von Methanisierung und Gasaufbereitung sind die
Versuche (Reihe #5) mit kommerziellem Kugelkatalysator als Vorversuche zur Anlagenverschaltung

in Kapitel 4.6.2 zu sehen und werden nicht gesondert ausgewertet. Ausziige der Versuchsdaten sind in
[201] verdffentlicht.
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GHSV=4000h"", GHSV=5000h"", GHSV=6000h"", GHSV=4000h"",
p=5/6bar p=5/6 bar p=5/6 bar p=10bar
oR1 mR2

Abbildung 4.11.: Vergleich der erzielten CHy4-Konzentration von R1 (Versuchsreihe #3, p=5 bzw. 10
bar) und R2 (Versuchsreihe #5, p—6 bzw. 10 bar) mit jeweils 0,25 L Meth 134®;
Darstellung in Abhéngigkeit der Raumgeschwindigkeit und des Druckes, bei einer
Gaszusammensetzung Hy:CO9=4,0;

4.4. t-ZrO, als alternativer Washcoat (#4 & +#6)

Wie bereits in Kapitel 3.2.1.1 beschrieben wurde neben +-AlsOg eine alternative oxidische Beschich-
tung aus t-ZrOs hergestellt und in den Versuchsreihen #4 und #6 untersucht. Die keramischen Waben
unterscheiden sich dabei lediglich in der Oxidschicht, da die keramische Grundmasse, die Wabengeo-
metrie und das katalytisch aktive Material unverdndert bleiben. In Vergleichsversuchen konnten die
Unterschiede der beiden Katalysatorsysteme ermittelt werden, deren Ergebnisse in Abbildung 4.12
gegeniibergestellt sind. Ausgehend von den Erkenntnissen der vorherigen Versuchsreihen #1-#3 wur-
den zuvor die Versuchsbedingungen optimiert um hohere Umsétze respektive CHy-Konzentrationen
zu erzielen. Durch diese Anpassungen wurden CHy-Anteile von ca. 50 Vol-% nach einer Reaktorstufe
gemessen, was eine deutliche Steigerung gegeniiber den vorherigen Hochstwerten von etwa 35 Vol-%
darstellt.

Anhand der CHy4-Konzentration ist nur ein sehr geringer Einfluss der verwendeten Oxidschicht ables-
bar, wobei die t-ZrOs-Variante stets geringfiigig hohere Anteile ausweist. Im Verlauf der Versuchsreihe
konnten jedoch gravierende Unterschiede in der Katalysatorlebensdauer bzw. -stabilitdt festgestellt
werden. Wihrend das bewéhrte 7-AlsOs-System {iber mehrere Versuche und langere Zeitrdume sta-
bil und zuverléssig funktioniert, zeigten die t-ZrOo-Waben bereits nach wenigen Zyklen eine starke
Deaktivierung bis zur Inaktivitdt, welche ohne Vorzeichen auftritt. Aus diesem Grund mussten zur
Untersuchung des Einflusses der t-ZrOs-Beschichtung zwei Messreihen #4 und #6 durchgefiihrt wer-
den, wobei die Katalysatoren nach lediglich 7 bzw. 2 Versuchen ihre Aktivitdt vollstdndig verloren.
Die Ergebnisse sind folglich nicht reproduzierbar, da die Deaktivierung unterschiedlich schnell auftritt.
Beispielhaft ist in Abbildung 4.13 der CH4-Anteil zweier Versuche gegeniibergestellt, wobei bei einem
keine Aktivitdt mehr festgestellt werden konnte. Die Konzentration an CHy, welches bereits in der
Gasvorwarmung durch Nebenreaktionen gebildet wird und somit im Feedgas des Reaktors vorhanden
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Abbildung 4.12.: Vergleich der +-AlyO3- und t-ZrOg-Wabenkatalysatoren (50x50x100 mm, 82 cpsi)
nach einer Reaktorstufe bei verschiedenen Versuchsbedingungen und stochiometri-
scher Eduktgaszusammensetzung Hy:COgo=4:1.

ist, betragt sowohl am Reaktoreintritt als auch -austritt ca. 6 Vol-%. Eine starke thermische Bean-
spruchung, ausgelost durch Probleme bei der Anlagensteuerung und Ausfall der Begleitheizungen im
Stand-By-Betrieb, konnte als vermuteter Ausléser nicht bestétigt werden, da dieses Verhalten auch
bei Versuchen im kleineren Screeningreaktor bei PROFACTOR beobachtet wurde. Die Ursache fiir die
rasche Inaktivierung konnte im Rahmen der vorliegenden Arbeiten nicht geklédrt werden. Nachdem die
Stabilitéat /Lebensdauer des Katalysators eine der wichtigsten Grundeigenschaften darstellt wurde die
t-ZrOs-Beschichtung nicht weiterverfolgt und folglich wieder auf den -AloO3-Washcoat gesetzt. Als
zusitzliches Argument kann der deutlich héhere Marktpreis von t-ZrOs genannt werden, welcher ca.
das sechsfache des AlyO3-Preises betragt.
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Abbildung 4.13.: Vergleich der zweier t-ZrOy-Wabenkatalysatoren (50x50x100 mm, 82 cpsi) nach einer
Reaktorstufe in Abhéngigkeit der Eduktgaszusammensetzung; Daten aus Versuchs-
reihe #4.

4.5. Alternative Wabengeometrie in einem zweistufigen Prozess (#7)

Im Zuge der 7. Versuchsreihe wurde erstmals die Zelldichte und Lénge der Wabenkatalysatoren va-
riiert um deren Einfliisse zu charakterisieren. Urspriinglich sollten diese Parameter getrennt betrach-
tet werden. Aufgrund einer Fehllieferung eines Herstellers wurden genannte Eigenschaften gemeinsam
untersucht, da lange Lieferzeiten eine Neufertigung der Katalysatoren nicht zuliefsen. Neben den Ka-
talysatoren wurde auch der Betrieb grundlegend gedndert indem zuséatzlich zur Methanisierung eine
Produktgasaufbereitungsanlage (4.16) nachgeschaltet wurde, was in Abschnitt 4.6.1 gesondert behan-
delt wird.

Im Rahmen der Versuchsreihe wurden nicht nur neue Wabengeometrien untersucht, sondern auch
zusétzlich der mehrstufige Reaktorbetrieb getestet. Dabei wurden in Reaktor 1 und 3 die Wabenka-
talysatoren CK4 und CK5 (50x50x142 mm, 300 cpsi, 7-AlsO3) )eingebaut. Reaktor 2 war noch von
Vorversuchen mit Schiittkatalysator beladen und wurde bei der Vermessung der Wabenkatalysato-
ren umgangen. Durch die Verldngerung des Monolithen wurde das Katalysatorvolumen auf 0,355 L
angehoben, was bei gleicher Raumgeschwindigkeit einen héheren Gasdurchsatz nach sich zieht. Das
Versuchsprogramm umfasst ein Spektrum von GHSV = 2000-6000 h™' bei 6, 10 und 14 bar, wobei
beim hochsten Druck von 14 bar kein Versuch bei einer Raumgeschwindigkeit von 2000 h™! durchge-
fiihrt werden konnte. Die Kombination von geringer Raumgeschwindigkeit mit hohem Druck lies eine
stabile Regelung der Anlagenverschaltung nicht mehr zu.

Die Ergebnisse des mehrstufigen Reaktorbetriebes zeigten einen linearen Anstieg (siche Abbildung 4.14)
der CHy-Konzentration nach dem jeweiligen Reaktor, wobei sich geringe Raumgeschwindigkeit und ho-
her Druck wieder positiv auf die Sabatier-Reaktion auswirken. Dieses Verhalten wurden fiir alle Raum-
geschwindigkeiten, mit Ausnahme GHSV = 2000 h™!, beobachtet. Wiahrend bei GHSV > 3000 h! beide
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Reaktorstufen vergleichbare Umsiitze aufweisen, ist bei geringer Raumgeschwindigkeit von 2000 h!
ein Einbruch in der ersten Reaktorstufe zu erkennen. Uber den zweiten Reaktor steigt die CHy-
Konzentration nocheinmal stark an, kann jedoch nicht mehr die erwartet hohen Werte erreichen. Um
die Abweichung hervorzuheben ist der erwartete Verlauf der Methanisierung bei GHSV = 2000 h! als
strichlierte Linie eingezeichnet. Dieser Betriebspunkt wurde am gegen Ende der Versuchsreihen durch-
gefiihrt, weshalb Deaktivierungseffekte der ersten Reaktorstufe erklarbar sind, was jedoch durch einen
abschlieftend durchgefiihrten Vergleichsversuch nicht bestétigt werden konnte. Die moglichen Ursachen
werden in Kapitel 4.7.4 néher diskutiert.
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(c) Erzielte Methankonzentration bei p = 14 bar.

Abbildung 4.14.: Verlauf der Methankonzentration in Abhéngigkeit des Betriebsdrucks unter Verwen-
dung des Wabenkatalysators #7 (50x50x142 mm, 300 cpsi, 7-AlyO3) bei stochiome-
trischer Eduktgaszusammensetzung Ho:COo=4:1.

Im direkten Vergleich der Waben ist gegeniiber der urspriinglichen Geometrie (50x50x100 mm, 82 cpsi)
bei gleichen Versuchsbedingungen (GHSV, p) ein geringfiigiger Riickgang der CHy-Konzentration fest-
zustellen. In Abbildung 4.15 sind die Methananteile nach einer Reaktorstufe der beiden Katalysatorsys-
tem gegeniibergestellt. Der Messpunkt GHSV = 2000 h™! kann dabei als Ausreifer betrachtet werden,
denn bei hoheren Raumgeschwindigkeiten wurden nur mehr Unterschiede im einstelligen Prozentbe-
reich ermittelt.
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Abbildung 4.15.: Vergleich der erzielten Methankonzentration der verschiedenen Wabengeometrien
(#3: 50x50x100 mm, 82 cpsi; #7: 50x50x142 mm, 300 cpsi) bei stochiometrischer
Eduktgaszusammensetzung Ho:COs=4:1.

Die hohere Zelldichte beeinflusst die Strémungsbedingungen in den Kanélen, was nachfolgend in einer
vereinfachten Rechnung gezeigt werden soll. Ausgehend von den geometrischen Daten der Wabenka-
talysatoren aus 3.1 und den als konstant angenommenen Gréfen Volumenstrom V, Gasdichte p und
dynamischer Viskositét 7, kann tiber die Stromungsgeschwindigkeit in einem Kanal (siehe Gleichungen
3.7-3.11) die zugehorige Reynolds-Zahl (Gleichung 4.42) berechnet werden. In Tabelle 4.6 ist der Un-
terschied in der Reynolds-Zahl beispielhaft fiir eine Eduktgaszusammensetzung von Ho:COz=4:1 bei
einem Volumenstrom von 12,5 NL/min, einem Druck von 1,3 bar und einer Temperatur von 375 °C
gezeigt.

(4.42)

Wie anhand der sehr niedrigen Werte fiir Re ablesbar ist, handelt es sich in beiden Féllen um eine
laminare Stromung. Eine héhere Zelldichte fiihrt bei den vorliegenden geometrischen Abmessungen zu
einer kleineren freien Fliche Ay..;. Im Gegenzug steigt die Stromungsgeschwindigkeit w im Kanal an,
was einen gegenlaufigen Einfluss auf die Reynolds-Zahl hat. Bedingt durch die geringen Kanaldurch-
messer dominieren die viskosen Krifte an den Kanalwinden, weshalb die Reynolds-Zahl trotz hoherer
Stromungsgeschwindigkeit abnimmt.
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Tabelle 4.6.: Einfluss der Zelldichte auf die Reynoldszahl bei gleichem Volumenstrom durch den Wa-
benkatalysator; Randbedingungen: p = 1,3 bar, T = 375 °C.

Einheit 82 cpsi 300 cpsi

Volumenstrom V' [NL/min| 12,5 12,5
freier Kanaldurchmesser L; [m] 2,25-10%  1,12-10°3
durchstromte freie Fliche Af,.; [m?] 1,614-10  1,582-1073
Stromungsgeschwindigkeit Kanal w  [m/s] 0,1291 0,1317
Gasdichte p [kg/m3]  0,2511 0,2511
dynamische Viskositit n [Pa-s| 2,12:10°  2,12:107°
Reynolds-Zahl Re -] 3,44 1,82

4.6. Methanisierung im Anlagenverbund

Abhéngig von der Anwendung der chemischen Methanisierung sind die Anforderungen an die Pro-
duktgasqualitdt vielfdltig. Von der Einbindung aus Wasserelektrolyse stammendem Wasserstoff bis
hin zur Entfernung geringster Mengen an CO oder COs fiir lebenserhaltende Systeme koénnen ver-
schiedenste Aufgaben erfiillt werden, welche jeweils Anspriiche hinsichtlich der Gaszusammensetzung
vorgeben. Fiir viele technische Anwendungen ist davon auszugehen, dass ein Erdgassubstitut geméf
den geltenden Qualitatsvorgaben des Erdgasnetzes erzeugt werden soll. So ist auch die Zielsetzung
dieser Verfahrensentwicklung die Erzeugung eines Produktgasstromes, welcher den Anforderungen der
OVGW-Richtlinien G31 [109] und G B220 [202] entspricht. Zusammengefasst bedeutet dies:

e Brennwert Hg = 10,7 - 12,8 kWh/m?,
Wobbe-Index = 13,3 - 15,7 kWh/m3,
Anteil Oy < 0,5 Mol-%,

Anteil COy < 2,0 Mol-%,

Anteil Ny < 5 Mol-%,

Anteil Hy < 4 Mol-%),

e Anteil CHy > 96 Mol-%.

Nachdem zum Zeitpunkt der Untersuchungen die rechtliche Einstufung von SNG aus CO, in Oster-
reich nicht endgiiltig geklért war bzw. nach wie vor von vielen Randbedingungen abhéngt, wurden
die Vorgaben fiir das Erdgasnetz (G31) und fiir Biogas (G B220) einbezogen. Als Zielgrofe wurde ein
Methananteil von 96 Vol-% definiert, wodurch bei stéchiometrischer Reaktionsfiihrung jedenfalls alle
weiteren Grenzwerte beziiglich der Gaszusammensetzung sowie Wobbe-Index und Brennwert einge-
halten werden. Die Erreichung dieser Zielvorgaben ist mit einer chemischen Methanisierung aufgrund
von thermodynamischen und kinetischen Limitierungen in einem dreistufigen Prozess nicht moglich.
Besonders bei einer Ausrichtung hinsichtlich Lastflexiblitdt und Skalierbarkeit ist mit Abstrichen im
Reaktionsumsatz zu rechnen, welche durch zusétzliche Aggregate aufgewogen werden miissen. Somit, ist
zur Erreichung der geforderten Produktgasqualitdt eine nachgeschaltete Anlage zur Gasaufbereitung
unumganglich.

Grundlegend sind verschiedenste Technologien zur Abtrennung der Stérkomponenten geeignet, welche
jedoch meist mit erheblichem Energieaufwand verbunden sind. Auch ist eine einstufige Anlagenkonfi-
guration gemeinhin nicht zur Ausschleusung mehrerer Gaskomponenten geeignet, weshalb Synergien
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innerhalb der PtG-Prozesskette nicht ideal genutzt werden kénnen. Eine géngige Technologie zur CO2-
Bereitstellung ist die Gaswésche eines COg-haltigen Gasstroms mit Monoethanolamin (MEA) [203].
Sie konnte grundsétzlich auch zur Entfernung von verbliebenem COg im Produktgasstrom verwendet
werden, nicht umgesetzter Hy verbleibt jedoch nahezu unveréndert im behandelten SNG. Eine vielver-
sprechende Option ist der Einsatz von Membranen zur Gasaufbereitung, da sie je nach eingesetztem
Material und Konfektionierung mehrere Komponenten trennen kénnen. Membranen aus Polyimid schei-
nen fiir die Anwendung im Kontext von PtG besonders geeignet, da sie sowohl COg als auch Hy mit
hoher Selektivitdt von CHy4 trennen konnen. Die auf CH4 bezogene Selektivitat betragt fiir CO9 bereits
etwa 27, wihrend fiir Ho sogar Werte bis 36 erreicht werden [204].

Neben der Produktgasaufbereitung spielt auch die Gasversorgung der Methanisierung mit Hs und
CO4 eine wichtige Rolle, da eine Vielzahl von Gasquellen in Frage kommen. Um ein erneuerbares
Erdgassubstitut herzustellen miissen nach aktuell geltender Rechtslage die Eduktgase ebenfalls einen
eriinen” Ursprung haben. Fiir den Wasserstoff bedeutet dies, dass Okostrom in der Wasserelektrolyse
eingesetzt werden muss um ernecuerbare elektrische als chemische Energie zu speichern. Alternativ
kann Hy auch {iber mikrobioelle Prozesse hergestellt werden. Im Falle von CO2 kommen als biogene
Quellen beispielsweise Bio- und Klargase oder andere Gargase aus der Getréankeindustrie in Frage.
Auch die Abscheidung von CO9 aus Rauchgasen von Biomasseverbrennungsanlagen ist eine denkbare
Moglichkeit, wobei sie aus heutiger Sicht nicht besonders attraktiv scheint.

Im Rahmen zweier Forschungsprojekte wurden verschiedene Verschaltungen der Laboranlage zur Me-
thanisierung von COg mit einer Membran-Gasaufbereitung und einer biogenen Gasversorgung unter-
sucht. Die Ergebnisse dieser Versuchsreihen sind in den nachfolgenden Abschnitten dargestellt.

4.6.1. Anlagenverbund Methanisierung - Gasaufbereitung

Um die Eignung der Membran-Technologie in Kombination mit der chemischen Methanisierung zu
priifen, wurde in Zusammenarbeit mit dem Institut fiir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und Tech-
nische Biowissenschaften an der TU Wien, ein Proof-of-Concept erarbeitet, in welchem zwei Labor-
versuchsanlagen miteinander gekoppelt wurden. Die Arbeitsgruppe von Ass.Prof. M. Harasek (TU
Wien) beschiftigt sich seit Jahren intensiv mit der membranbasierten Gasaufbereitung [205]. Eine
vorhandene Versuchsanlage (Abbildung 4.16) wurde entsprechend den Anforderungen adaptiert und
fiir die Anlagenverschaltung zur Verfiigung gestellt. In im Vorfeld durchgefiihrten Versuchen, wurden
bereits die zwei vielversprechensten Membranmodule bestimmt, welche folgend in den Versuchsreihen
des Anlagenverbundes getestet wurden. Die eingesetzten Polyimid-Membranen eignen sich sehr gut
zur Trennung von Gemischen aus CHy4 und Hs, sowie gut zur Abtrennung von COs. Dabei permeieren
die Gasbestandteile Hy und CO9 durch die Kunststoffmembran und sammeln sich im Permeat, wih-
rend im verbleibenden Retentat CH4 angereichert wird. Nachdem CO nicht von CH4 getrennt werden
kann (CO-Selektivitdt ~ 4 [204]) ist bei der Versuchsfiihrung darauf zu achten, dass das intermediér
gebildete CO in der Methanisierung moglichst vollstédndig zu CH4 umgesetzt wird.

Die Laboranlage besteht im Wesentlichen aus Sektoren zur Gasvorbehandlung, Aufbereitung und Ana-
lyse. Eine schematische Darstellung des Aufbaus ist in Abbildung 4.17 zu sehen. Bei der Gasvorbe-
handlung wird in einem Kiihler das Gas auf einen Taupunkt von 4 °C getrocknet und das Kondensat
ausgeschleust. Ein Pulsationsddmpfer schiitzt die empfindlichen Membranen vor Druckspitzen, welche
durch vorgeschaltete Anlagenteile hervorgerufen werden kénnen. Der Abschnitt zur Gasaufbereitung
umfasst in Summe drei Modulpldtze zur Abtrennung der Stérkomponenten. Dabei lasst die intelligente
Ventilschaltung zwei Betriebsarten zu. Einerseits kann rasch zwischen den Modulplidtzen gewechselt
werden um direkt verschiedene Modulkonfigurationen, bei gleichen Versuchsbedingungen, miteinander
zu vergleichen. Andererseits konnen alle Module parallel betrieben werden, wodurch der Gasdurchsatz
erheblich erhoht wird. Im letzten Abschnitt erfolgt die Analyse der Gasstrome Feed, Permeat und Re-

VTiU



4. Experimentelle Untersuchung und Auswertung 93

Abbildung 4.16.: Gasauftbereitungsanlage der TU Wien zur Abtrennung von Hs und COs mittels
Polyimid-Membranen.

tentat in definierten Intervallen. Bei der Gasanalyse wird analog zur Methanisierungsanlage, der Gehalt
an CO, CO2 und CHy iiber Infrarotphotometrie und der Hs-Anteil per Warmeleitfahigkeitsdetektor
ermittelt. Beim eingesetzten Gerdt handelt es sich um ein Fabrikat der Firma Sick vom Typ GMS810
mit zwei Analysatormodulen (MULTOR und THERMOR) [204]. Die Laboranlage zur Gasaufberei-
tung kann in einem Druckbereich von 6-16 bar und mit einem Durchfluss zwischen 15 bis 400 NL /min
betrieben werden.
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Abbildung 4.17.: Vereinfachtes Fliefsbild der Membran-Gasaufbereitungsanlage der TU Wien [206].

In der vorliegenden Arbeit wurden als Zielparameter die Konzentrationslimits von CH,4, Ho und COs4
herangezogen, da diese direkt per Gasanalytik gemessen werden kénnen. Fiir CO ist kein eigener Grenz-
wert festgeschrieben, weshalb davon auszugehen ist, dass es nur in sehr geringen Konzentrationen ent-
halten sein darf. Um diese Ziele zu erreichen, wurden die beiden Laborversuchsanlagen im Technikum
des VTIU an der Montanuniversitét Leoben in Serie geschaltet und im Rahmen der Versuchsreihen 5-7
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unterschiedliche Parameter bei Driicken von 6-14 bar und Raumgeschwindigkeiten von 3000-6000 h~!
untersucht. Eine schematische Darstellung der Anlagenverschaltung ist in Abbildung 4.18 dargestellt.
Ausgehend von Flaschengasen wurden Gasgemische aus He und COg in definierter Zusammensetzung
in der Methanisierung katalytisch umgesetzt. Das Produktgas der Methanisierung stellt folglich das
Feedgas der Membrananlage dar und wird entsprechend aufbereitet. Nachdem beide Anlagen direkt
miteinander verbunden sind wird der gemeinsame Betriebsdruck als Staudruck in der Laboranlage zur
Gasaufbereitung eingestellt. Da es sich um getrennt konstruierte Anlagen handelt, sind die Prozess-
leitsysteme nicht aufeinander abgestimmt, was einen Mehraufwand an manuellen Arbeiten im Betrieb
verursacht. Sadmtliche verbleibenden Gasstrome aus Gasaufbereitung und den Gasanalysatoren wer-
den schlussendlich wieder zusammengefasst und gesammelt an der Fackel der Methanisierungsanlage
verbrannt.

Wesentliche Parameter zur Bewertung der Membranmodule sind neben der Aufkonzentrierung der
gewiinschten Gaskomponente im Retentat, der sog. Stage Cut und die Ausbeute (haufig auch als
Recovery bezeichnet). Der Stage Cut (SC, Glg. 4.43) wird als Quotient der Volumenstréme von Permeat
zu Feed gebildet und gibt Auskunft iiber den Anteil an Permeat. Je hoher der Stage Cut, desto
mehr Permeat fallt an. Nachdem die treibende Kraft bei der Membranseparation das Druckverhéltnis
zwischen Retentat und Permeat ist, wird auf ein mdéglichst niedriges Druckniveau entspannt. Um das
Hs- und COg-reiche Permeat zu nutzen, kann es erneut der Methanisierung zugefiihrt werden, was einen
zusétzlichen Verdichtungsaufwand bedeutet. Die zweite Kenngrofe Ausbeute (Recovery, Glg. 4.44) ist
ein Mak fiir die gewonnene Menge an Wertstoff, in diesem Fall Methan. Eine hohe Methanausbeute
bedeutet, dass ein grofser Anteil des CHy im Retentat verbleibt und nur ein geringer Teil ins Permeat
verloren geht.

V
SC = —Lermeat (4.43)
VFeed
-V
Recovery _ YRetentat Retentat (444)

YFeed * VFeed

In den Versuchsreihen wurden fiir jeden Versuchspunkt jeweils zwei Module (Membranflichen <1 m?
[204]) abwechselnd getestet. Die beiden Module unterscheiden sich im Wesentlichen in ihrer Membran-
fliche. Modul 1 ist ein kleineres, kompaktes Modul mit geringer Membranflache. Genaue Daten zur
Membrankonfektionierung kénnen aufgrund von Vereinbarungen mit dem Lieferanten nicht angegeben
werden [204].

Die Ergebnisse der Anlagenverschaltung werden in den jeweiligen Versuchsreihen zusammengefasst
(weiterfiihrende Informationen, siehe [51; 56; 201; 207]). Die dominanten Einflussfaktoren fiir die Ein-
haltung der Zielvorgaben sind Anlagendruck und Konfektionierung des Membranmoduls, welche wieder
in direkter Wechselwirkungen miteinander stehen. Groffe Membranflichen fithren zu einer hohen Auf-
konzentrierung an CHy, bedingen aber gleichzeitig eine starke Permeation durch die Membran, was
wiederum den maximalen Staudruck in der Anlage und die Methanausbeute limitiert. Diese Effekte
sind sehr gut in Abbildung 4.20 zu sehen und werden eingehend diskutiert. Fiir die Kombination von
Methanisierung und Gasaufbereitung konnte bei geeigneten Betriebsbedingungen die Anforderungen
an die Gasqualitat erfiillt und die Funktion des vorgestellten Anlagenverbundes nachgewiesen werden.
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Abbildung 4.18.: Schematische Darstellung der Verschaltung der Laboranlagen zur Methanisierung und
Gasaufbereitung.

4.6.1.1. Versuchsreihe #7: Anlagenverschaltung Methanisierung - Gasaufbereitung

Die vorliegende Versuchsreihe #7 kombiniert zwei verschiedene Aspekte. Einerseits die Verwendung
einer neuen Katalysatorgeometrie in einem zweistufigen Prozess und andererseits die Kombination aus
Methanisierung und Gasaufbereitung. Die Erfahrungen und Ergebnisse betreffend der Methanisierung
wurden bereits im Kapitel 4.5 gesondert behandelt.

Im Rahmen der Anlagenverschaltung wurden in der Gasaufbereitung zwei Membranmodule eingesetzt.
Im Betrieb von Modul 1 zeigten sich kaum Schwierigkeiten, da durch vergleichsweise hohen Widerstand
der Membran die Druckregelung sehr gut funktionierte. Die Ergebnisse in Abbildung 4.19a zeigen
jedoch, dass nur beim hochsten Versuchsdruck von 14 bar eine CHy4-Konzentration von >96 Vol-%
(eingezeichnet als Grenzlinie) erreicht werden konnte. Die Zusammensetzung des Feed-Gases (Produkt
der Methanisierung) spielt dabei eine untergeordnete Rolle, da sowohl bei einem CH4-Gehalt von ca.
50 Vol-% als auch bei knapp 70 Vol-% die Zielgrofe von 96 Vol-% iiberschritten wurde. Somit ist der
Betriebsdruck bei Einsatz von Modul 1 die entscheidende Regelgrofe. [51]

Das Modul 2 verfiigt iiber eine grofsere Membranfliche, was sich in vielerlei Hinsicht auf die Reini-
gungsleistung auswirkt. Mehr Flache bedeutet weniger Widerstand, weshalb das Gas leichter hindurch
diffundieren kann, was in weiterer Folge zu einem raschen Druckabfall fiihrt. Daher konnten mit dem
zweiten Modul nicht alle Betriebspunkte gemessen werden, Versuche bei 14 bar waren gar nicht moglich.
Im Gegenzug ist durch die grofsere Membranfliche mit einer héheren CH4-Konzentration im Reten-
tat zu rechnen, da die Storkomponenten einfacher ins Permeat gelangen kénnen. Dies wird durch die
Ergebnisse in Abbildung 4.19b bestétigt. Bei 10 bar konnte unabhingig von der Eintrittszusammen-
setzung der Sollwert von 96 Vol-% CHy4 eingehalten werden. Selbst fiir 6 bar wurden die Vorgaben bei
den geringeren Raumgeschwindigkeiten bzw. ab einer Methan-Eintrittskonzentration von ca. 42 Vol-%
erreicht. Wieder ist eine Druckabhangigkeit festzustellen, allerdings weniger stark ausgepragt als bei
Modul 1. [51]

Bei der Betrachtung der Kenngrofen Stage Cut und Recovery (Abbildung 4.20) wird ersichtlich, dass
Modul 2 unter den gegebenen Bedingungen nur bedingt geeignet ist. Wahrend Modul 1 sehr hohe
Methanausbeuten von 80 bis nahezu 100 % aufweist, bleibt das zweite Modul mit Werten zwischen 15
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Abbildung 4.19.: Gegeniiberstellung des CHy-Anteils im Feed (Produkt der Methanisierung) und
Produkt der Gasaufbereitungsanlage. Versuchsreihe #7 (50x50x142 mm, 300 cpsi,
v-Alx03) bei Ha:CO2=4,6-4,0:1; aus [51].
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und 75 % weit zuriick. Auch bei der Analyse des Stage Cut wird deutlich, dass sich beim zweiten Modul
ein Grofsteil des Gases im Permeat wiederfindet. Zusammengefasst kann mit Modul 2 zwar ein reineres
Gas hergestellt werden, der ungewollte Verlust an CHy ins Permeat ist aber erheblich grofier. Bei einer
Kreislauffiihrung kann dies aufgrund des erhéhten Verdichtungsaufwandes die Gesamtenergiebilanz
stark negativ beeinflussen. Eine endgiiltige Bewertung ist jedoch nur durch die Analyse eines konkreten
Anwendungsfalles moglich. [51]
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Abbildung 4.20.: Vergleich des Stage Cut und der Methanausbeute (Recovery) der Module 1 und 2.
Versuchsreihe #7 (50x50x142 mm, 300 cpsi, 7-Al2O3) bei Hy:CO2=4,6-4,0:1; aus [51].
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4.6.2. Anlagenverbund Fermentation - Methanisierung - Gasaufbereitung

Im Zuge des durch die Gsterreichische Forschungsforderungsgesellschaft FFG geférderten Forschungs-
projektes ,Research Studio Austria: OptFuel”, unter der Leitung des Energieinstitutes an der JKU Linz
(EI), wurde der Anlagenverbund (siche Abbildung 4.21) bestehend aus Fermentation, Methanisierung
und Gasaufbereitung untersucht.

Die Fermentation besteht dabei aus zwei Stufen: einer Dunkelfermentation zur Ho-Erzeugung und
einer nachgeschalteten ,klassischen Fermentation zur Generierung eines Biogases (CH4 und COa).
Die erste biologische Stufe, die Dunkelfermentation zur Erzeugung von Hy, wurde als kontinuierlicher
Riihrbehélter mit einem Volumen von 120 L und einer Riihrerdrehzahl von 350 U/min realisiert. Als
Betriebsbedingungen wurde eine Temperatur von 40 +2 °C und ein pH-Wert von 5,0 festgelegt, wo-
bei letzterer durch Zugabe von Natronlauge NaOH eingestellt wurde. Das Substrat, aufgeschlammter
Bioabfall, wurde dreimal pro Stunde zugesetzt. Die zweite biologische Stufe wurde mit dem Abwasser
der ersten Stufe versorgt und in einem &hnlichen Fermenter umgesetzt, lediglich die Betriebsbedingun-
gen T = 4042 °C, Riihrergeschwindigkeit = 150 U/min sowie das Behéltervolumen (1800 L) wurden
angepasst. [201]

Um fiir die Versuchsreihen ausreichende Gasmengen zur Verfiigung zu stellen, wird das Rohbiogas
in Gassédcken zwischengespeichert. Nachfolgend wird das Gasgemisch getrocknet (Taupunkt 4 °C),
komprimiert und von Katalysatorgiften (Adsorberschicht aus ZnO zur HyS-Entfernung) und héheren
Kohlenwasserstoffen (2 Adsorberstufen mit Aktivkohle) befreit. Anschliefiend soll das Gasgemisch di-
rekt der Methanisierung zugefiihrt werden, was jedoch einen zusétzlichen Bedarf an Hy aus Gasflaschen
erfordert. Dazu wird die Zusammensetzung des konditionierten Gasstroms analysiert und die fehlende
Menge Hy (abhéngig vom gewiinschten Ho:COg-Verhéltnis) berechnet. Um die definierte Volumenstro-
me zu gewihrleisten wird der Verdichter im Kreislauf betrieben und komprimiert das Biogas auf einen
vorgegebenen Druck. Da die Gaszusammensetzung bereits ermittelt wurde, konnen die vorhandenen
Massendurchflussregler entsprechend korrigiert und die gewiinschte Menge an Biogas dosiert werden.
Die Methanisierung selbst erfolgt in einem einstufigen Prozess, mit einer Katalysatormenge von 0,25 L
Meth 134®. Nach erneuter Trocknung (Taupunkt 4 °C) wird das methanreiche Gas an die Membran-
Gasaufbereitungsanlage iibergeben, in welcher der CHy4-Gehalt weiter erhéht wird. Erneut wurden
die zwei Module aus den Versuchen in Kapitel 4.6.1 eingesetzt. Als Zielvorgabe wurde analog zu den
vorher beschriebenen Versuchen eine Methankonzentration von 96 Vol-% angestrebt. Die Produktgase
der Gasaufbereitung werden wechselweise auf ihre Bestandteile analysiert und zusammengefasst zur
Fackel geleitet. Wie schon bei der Verschaltung von Methanisierung und Gasaufbereitung erfolgt die
Druckregelung im Produktgas der Membrananlage.
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Abbildung 4.21.: Schematischer Aufbau der Prozesskette Fermentation - Gaskonditionierung - Metha-
nisierung - Gasaufbereitung.

Der Versuchsaufbau wurde in Asten, Oberosterreich, am Geldnde der Regionalklaranlage in insgesamt
drei Containern und einem Gaslagerraum realisiert. Der erste Container war alleine fiir die biologi-
schen Stufen der Fermentation (EI) vorgesehen, welcher mit dem Gaslagerraum verbunden wurde.
In Gassécken konnte das Biogasgemisch zwischengespeichert werden um die Versuchslaufzeit der Me-
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thanisierung und Gasaufbereitung zu verlangern. Sédmtliche weitere Anlagen wie Kiihler, Trockner,
Adsorber, Kompressoren (jeweils TVT), Methanisierung (VTIU) und Gasaufbereitung (TVT) wurden
im zweiten Container untergebracht. Von der Messwarte in Container 3 wurden alle Anlagen gesteuert
und tiberwacht.

Mu' :

i

a) Frontansicht. b) Anordnung Container und Lager.
(a) g g

Abbildung 4.22.: Versuchsaufbau in Asten, Oberdsterreich.

4.6.2.1. Versuchsreihe #8: Anlagenverbund Fermentation - Methanisierung -
Gasaufbereitung

Die Eingangszusammensetzung der Methanisierung wird im Wesentlichen durch die Fermentation (Sub-
strat und Umsatzraten) beeinflusst. Angesichts der Anlagenkonfiguration und langen Leitungswege ist
ein Eintritt von Luftsauerstoff nicht vollstindig auszuschliefsen, weshalb aus Sicherheitsgriinden der
Og-Anteil im konditionierten Biogas durchgehend gemessen wurde (Messgerdt: Hartmann & Braun:
Magnos 6G; Messprinzip: paramagnetisch). Zu hohe Konzentrationen kénnten einerseits den Metha-
nisierungskatalysator oxidieren und dadurch deaktivieren und andererseits ein groftes Sicherheitsri-
siko darstellen, da das Sicherheitskonzept auf sauerstofffreien Gasen beruht. Der maximal zuléssige
O2-Gehalt wurde in den Versuchsreihen auf 1 Vol-% begrenzt, wobei dieser im Regelfall erst zu Ver-
suchsende erreicht wurde. Limitierend auf die Versuchszeit wirkten sich die vergleichsweise niedrigen
Produktionsraten der biologischen Stufen aus, weshalb die mehrstiindigen Versuche nur bei vollen
Gasspeichern (max. 3,6 m®) gestartet werden konnten. Die Versuchsbedingungen wurden wie folgt
festgelegt:

e GHSV = 2000 - 4000 h!,
e p=06- 14 bar,
L] HQICOQ = 4,5 - 4,0

Im Laufe der Versuche zeigte sich, dass die Substratqualitdt und folglich auch die Biogaszusammen-
setzung erheblichen Schwankungen unterworfen ist. In Abbildung 4.23 sind die Anteile an CHy, COq
und Hy des Feedgases der Methanisierung (nach Gasspeicherung) dargestellt. Die Zahlenwerte wurden
dabei auf 100 Vol-% normiert, Spuren von CO und Oz sowie nicht erfassten Verunreinigungen wurden
vernachlassigt.

VTiU



4. Experimentelle Untersuchung und Auswertung 100

B I == B === B e I RS = & % % 7 S
2 % U
90 -
80
70
S 60 BN Ea BN
5 . -
E 50 e =
1= I
8 40 - ]
c
g ==
30 -
20 -+
10 -
o] T T T T T T T T T T
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Versuch Nr.
HCH, B CO; A H,

Abbildung 4.23.: Zusammensetzung des getrockneten Biogases; Messpunkt: Eintritt Methanisierung
(nach Gasspeicherung).

Wie aus Abbildung 4.23 zu entnehmen ist schwanken die Gaszusammensetzungen in grofen Bereichen,

was durch die Pufferung in den Gassécken nur bedingt ausgeglichen wird. Die Schwankungsbreiten
liegen bei

e CH, = 35 - 62 Vol-%,
e COy = 33 - 61 Vol-%,
[ HQ =0- 17 Vol-%.

Dementsprechend ist die Anforderung an die chemische Methanisierung ebenfalls stark variierend.
Waéhrend CHy als Ballast durch die Methanisierung geschleust wird und nicht an der Reaktion teil-
nimmt, jedoch das Temperaturmanagement beeinflusst, wird der reaktive Gasstrom durch Menge an
verfiigharem CO2 und zugesetztem Hs bestimmt. Wie bereits angefiihrt wurde im Rahmen dieser Ver-
suchsreihen eine einstufige Reaktionsfithrung mit kommerziellem Katalysator gewéhlt, folglich sind
die Umsétze und erzielten CHy-Gehalte begrenzt. Dennoch konnten abhingig von den gewédhlten Ver-
suchsbedingungen CHy-Anteile zwischen 59 und 85 Vol-% erreicht werden, wobei hohe Driicke und
niedrige Raumgeschwindigkeiten zu bevorzugen sind. Die Eingangszusammensetzung spielt dabei eine
untergeordnete Rolle, was eine Gegeniiberstellung von Eintritts- und Austrittskonzentration an CHy
in Abbildung 4.24 zeigt.
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Abbildung 4.24.: Wechselwirkung der CHy-Anteile von Produkt und Feed der Methanisierung in Ab-
héingigkeit der Versuchsbedingungen; 0,25 L Meth 134®, Hy:CO2=4.0, TReaktor=430-
530 °C; aus [201].

Im Vergleich zu den Versuchsreihen in Kapitel 4.6.1 dndern sich fiir die Gasaufbereitung lediglich die
Eintrittskonzentrationen der jeweiligen Komponenten. Durch die generell gréferen CHy-Anteile nach
der Methanisierung ist die 96 Vol-% Marke einfacher zu iiberschreiten. Exemplarisch werden in Abbil-
dung 4.25 Versuchsergebnisse bei 14 bar und Raumgeschwindigkeiten von 2000 bis 4000 h™! dargestellt.
Bei niedrigen GHSV erzielt die Methanisierung hohe Umsatzraten und versorgt die Gasaufbereitung
mit einer Gasmischung, welche bereits zu iiber 80 Vol-% aus CHy4 besteht. Dementsprechend gering ist
der Aufbereitungsaufwand der Polyimid-Membranen, weshalb die Zielvorgabe von 96 Vol-% eingehal-
ten werden kann. Konsequenterweise sinkt der Stage Cut auf 0,17-0,27, wahrend die Methanausbeute
(Recovery) durchwegs bei iiber 91 % lag [204]. Bei der hoheren Raumgeschwindigkeit von 4000 h-!
fallt der CHy-Anteil im Feed auf etwa 70 Vol-% ab, weshalb folglich die OVGW-Vorgabe nicht mehr
erreicht wird.
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Abbildung 4.25.: Auswirkung der Raumgeschwindigkeit GHSV auf die Membran-Gasaufbereitung;
0,25 L Meth 134®, Hy:COy=4,0, p=14 bar; aus [201].

Wie in Abbildung 4.23 bereits diskutiert, schwankt die Zusammensetzung des biologisch erzeugten Fer-
mentationsgases in einem erheblichen Bereich. Demzufolge ist eine Betrachtung der Auswirkung der
Biogasqualitit auf die Produktgaszusammensetzung notwendig um die Auswirkungen der biologischen
Stufe abschéitzen zu kénnen. In Abbildung 4.26 sind drei verschiedene Versuchsldufe mit variierender
Biogaszusammensetzung bei den selben Versuchsbedingungen (p = 14 bar, GHSV = 2000 h'!) gegen-
iibergestellt. Darin ist deutlich zu sehen, dass bei diesen besonders giinstigen Versuchseinstellungen
unabhéngig von der Biogasqualitit eine sehr hohe Produktgasqualitit sichergestellt werden kann. Die

Prozesskette kann folglich biologisch bzw. substratbedingte Schwankungen der Fermentationsgaszu-
sammensetzung ausgleichen.
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Abbildung 4.26.: Vergleich der Produktgasqualitidt in Abhéngigkeit der Biogaszusammensetzung
bei gleichen Versuchsbedingungen; 0,25 L Meth 134®, H,:CO5=4,0, p=14 bar,
GHSV = 2000 hl; aus [201].

4.7. Mehrstufiger Reaktorbetrieb mit unterschiedlichen
Katalysatorsystemen

Abschliefend wurde in drei Versuchsreihen der mehrstufige Reaktorbetrieb (2-3 Stufen) mit verschiede-
nen Katalysatoren untersucht. Dabei wurden neben der bekannten Wabenkonfiguration (50x50x100 mm,
82 cpsi) eine alternative Wabengeometrie (50x50x145,5 mm, 82 cpsi) eingesetzt. Als Referenz dienen
wiederum Daten aus Vergleichsversuchen mit dem kommerziellen Kugelkatalysator Meth 134®.

4.7.1. Versuchsreihe #9: Dreistufiger Reaktorbetrieb mit langeren
Wabenkatalysatoren

Nachdem die Ergebnisse der Versuchsreihe 7 aufgrund der Verdnderung von zwei geometrischen Pa-
rametern keine eindeutigen Aussagen zulassen, wurden in Versuchsreihe 9 Wabenkatalysatoren mit
einer Lange von 145,5 mm eingesetzt. Die Zelldichte blieb mit 82 cpsi gegeniiber den Referenzdaten
unveriandert, selbiges gilt fiir die oxidische Beschichtung (7-AlsOs3). Die vorherigen Versuche mit Biogas-
Gemischen, sowie der Transport im LKW und der Betrieb im Container hatten Auswirkungen auf die
folgende Versuchsreihe, da bereits beim Aktivierungsvorgang Schwierigkeiten bei der Druckregelung
auftraten. Es stellte sich heraus, dass Rohrleitungsfilter mehrfach verstopften und daher der Gasfluss
unterbrochen wurde. Fiir den weiteren Betrieb wurde eine Parallelschaltung von Filtern eingebaut, um
im Bedarfsfall rasch umschalten zu konnen und einen unterbrechungsfreien Betrieb zu gewéhrleisten.
Bei den Ablagerungen handelt es sich um ein farbloses Pulver, weshalb Kohlenstoffpartikel, gebildet
tiber die Boudouard-Reaktion (Gleichung 2.6), ausgeschlossen werden konnen. Eine Analyse der Fest-
stoffpartikel war nicht moglich, da sie nicht in ausreichender Menge aufgefangen werden konnten. Als
mogliche Ursache wurde der kommerzielle Schiittkatalysator identifiziert, da er zum ersten Mal in drei
Reaktoren eingesetzt wurde. Auch bei vorsichtiger Handhabung lésst sich bei der Befiillung der Reak-
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toren die Bildung von Staubemissionen nicht vermeiden, was fiir einen gewissen Feinanteil bzw. Abrieb
der Katalysatorbeschichtung spricht, welcher sich folglich in der Anlage ansetzt. Dem widerspricht die
Tatsache, dass in Versuchsreihe 8 nur der erste Reaktor eingesetzt wurde. Die Reaktoren 2 und 3 wa-
ren zwar mit Katalysator bestiickt, wurde jedoch im inaktiven Zustand abgekapselt und umgangen. Es
kann sich somit auch um die kummulierten Ablagerungen aus allen vorherigen Versuchsreihen handeln,
da nur die Reaktionsbehélter geoéffnet und gereinigt werden kénnen, wobei nur schwarze Ablagerungen
(Kohlenstoff) gefunden wurden. Der Austrag eines farblosen Pulvers konnte jedoch auch schon bei an-
deren Versuchsreihen mit Schiittkatalysator, wenn auch in geringerem Ausmafl beobachtet werden. Eine
weitere Hypothese ist ein starker Abrieb der Katalysatorbeschichtung, bedingt durch Erschiitterungen
wahrend des Anlagentransports im LKW. Um weiterhin einen storungsarmen Betrieb zu erméglichen
wurde die Anlage nach Abschluss der Katalysatoraktivierung iiber einen ldngeren Zeitraum mit No
gespiilt.

Im Rahmen der Versuchsreihe #9 wurden erstmals alle drei Reaktoren in Serienschaltung untersucht.
Um zusétzlich den Einfluss des Volumenstroms zu untersuchen, wurden Versuche bei gleichen Edukt-
gasvolumenstromen wie bei der kurzen Wabe durchgefiihrt. Beispielsweise bedeutet ein Volumenstrom
von 8,5 L/min bei der 145,5 mm Wabe eine Raumgeschwindigkeit von 1400 h™!, wihrend bei der
100 mm Wabe ein Wert von 2000 h™' vorliegt. Schon die ersten Versuche bei moderaten Driicken von
1-2 bar und 5 bar bestétigten die schlechten Umsatzleistung der léngeren Waben aus Versuchsreihe
7 (Kapitel 4.5). Die ersten Ergebnisse des dreistufigen Anlagenbetriebs sind in Abbildung 4.27 darge-
stellt. In der oberen Zeile sind die CH4-Anteile und die Temperatur nach der jeweiligen Reaktorstufe
bei einem Anlagendruck von 1-2 bar aufgetragen. Bei einer Raumgeschwindigkeit von 2000 h™! wurde
nach dem ersten Reaktor ein CHy-Anteil von 30 Vol-% erreicht, was mit den Werten aus Versuchsreihe
#3 libereinstimmt. Die beiden folgenden Reaktorstufen haben keinen Einfluss auf die Methanisierung,
da nur mehr marginale Konzentrationssteigerungen nachgewiesen wurden. Dieses Verhalten zeigt sich
auch bei allen weiteren gemessenen Raumgeschwindigkeiten (fiir 1-2 bar), was auf eine Inaktivitiat der
Reaktoren 2 und 3 schlieffen lédsst. Eine nachfolgende Priifung der Katalysatoraktivitdt durch gezieltes
Durchstrémen der Reaktoren mit einer stochiometrischen Gaszusammensetzung wurden jedoch eben-
falls CH4-Konzentrationen im Bereich von 30 Vol-% erreicht. Somit weisen alle Katalysatoren eine
vergleichbare Aktivitdt auf, sodass eine Inaktivitdt der Katalysatoren in Reaktor 2 und 3 ausgeschlos-
sen wurde. Bei der ndheren Betrachtung der Reaktortemperatur ist ein Temperaturabfall entlang der
Prozesskette von ca. 385 auf 285 °C zu sehen, was die niedrigeren Messwerte der Gasanalytik besta-
tigt. Eine Temperaturlimitierung scheint aber nicht vorzuliegen, da 285 °C, basierend auf den Daten
der vorherigen Versuchsreihen, jedenfalls ausreichend fiir eine katalytische Umsetzung sein sollte. Die
Reaktoraustrittstemperatur liefert keine weiteren Aussagen, da bei allen Reaktoren eine vergleichbare
Austrittstemperatur von 180 - 200 °C gemessen wird. In der zweiten Zeile der Abbildung 4.27 ist bei
GHSV > 3000 h! ein similires Bild zu sehen. Die Umsetzung im ersten Reaktor funktioniert weiterhin
sehr gut, wihrend die zweiten und dritte Stufe nur eine minimale Umsetzung zulassen. Der Messwert
der dritten Reaktorstufe bei GHSV = 1400 h! ist als Ausreifier zu betrachten, weil der CHy-Anteil
gegeniiber R2 einen niedrigen Wert erreicht. Ab einer Raumgeschwindigkeit von etwa 3500 h™' kann ein
Anstieg der CHy-Konzentration nach den Reaktor 2 nachgewiesen werden. Es sieht so aus, als wiirde
die Reaktion bei diesen Versuchsbedingungen ,anspringen®, wobei die dritte Reaktorstufe nach wie vor
unbeteiligt bleibt. An der Reaktortemperatur zeigt sich dies im geringfiigigen Temperaturanstieg von
R2 gegeniiber R3. Weshalb die Reaktoren 2 und 3 keine bzw. erst bei bestimmten Versuchsbedingungen
signifikante Mengen an CO2 umsetzen kann aus den vorhandenen Daten nicht bestimmt werden, da
weder Reaktionstemperatur noch Gaszusammensetzung als Ursache fiir das Ansprechen der Katalyse
in Frage kommen. Eine Gegeniiberstellung der Daten der verschiedenen Wabenldngen ist in Kapitel
4.7.3 zu finden, in welchem die Unterschiede und méglichen Ursachen fiir das Verhalten der 145 mm
Wabe eingehend diskutiert wird.
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Im weiteren Verlauf der Versuchsreihe trat ein Defekt der Heizmanschette W6 auf, welche den Reaktor
R2 beheizt. Somit war es nicht mehr mdglich eine Mindesttemperatur von 200 °C sicherzustellen,
weshalb der Reaktor abgesperrt und umgangen wurde. Bedingt durch die Reparaturzeit von mehreren
Wochen wurden die weiteren Versuche zweistufig mit den Reaktoren R1 und R3 durchgefiihrt. Bei den
Versuchen mit p = 7,5 bzw. 10 bar (siche Abbildung 4.28) ist ein &hnlicher Verlauf wie in Abbildung
4.27 zu sehen. Im ersten Reaktor wird ein erheblicher Anteil der Eduktgase zu CH4 umgesetzt, iiber die
zweite Reaktorstufe hingegen sind nur geringe Steigerungen ersichtlich. Ein ,,Anspringen” der Reaktion
wie bei p = 5 bar (Abbildung 4.27) wurde nicht beobachtet. Auch bei der Reaktortemperatur zeigt sich
ein bekanntes Bild. Wéhrend in R1 Temperaturen im Bereich von 380 - 450 °C vorherrschen, werden
in der zweiten Reaktorstufe (R3) deutlich niedrigere Temperaturen von etwa 280 °C gemessen.
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Abbildung 4.28.: Methankonzentration (Primérachse) und Reaktionstemperatur (Sekundérachse) der
zwei Reaktorstufen (Versuchsreihe #9, 50x50x145,5 mm, 82 cpsi, 7-AlyO3) in Ab-
hangigkeit von Raumgeschwindigkeit und Druck (7,5 bar und 10 bar) bei einer Gas-
zusammensetzung von He:CO9=4,4-4:1.

Noch deutlicher zeigt sich die diskutierte Inaktivitdat der Reaktoren R2 und R3 in einer Betrachtung
des gesamten COs-Umsatz entlang der Reaktionsstufen. In Abbildung 4.29 sind die summierten Um-
satzraten der jeweiligen Reaktionsstufen fiir die zugehorigen Versuchsbedingungen dargestellt. Dabei
ist deutlich zu sehen, dass mit Ausnahme der Versuche bei 5 bar und Raumgeschwindigkeiten von 4000
bzw. 5000 h! keine signifkanten Umsatzsteigerungen zu erkennen sind. Aufgrund der Messunsicherhei-
ten bzw. den kummulierten Fehlern ergeben sich teils marginal negative Trends. Die Verdnderung der
Wabenldange von 100 auf 145,5 mm zeigte somit keine Verbesserungen der Versuchsergebnisse, sondern
vergleichsweise wirkungslose Katalysatoren in den Reaktorstufen R2 bzw. R3, weshalb vom weiteren
Einsatz dieser Wabenkonfiguration abgesehen wird.
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Abbildung 4.29.: COz-Umsatz der Reaktorstufen (Versuchsreihe #9, 50x50x145,5 mm, 82 cpsi,
~v-AlyO3) in Abhéngigkeit der Reaktorstufe und des Betriebsdruckes bei variieren-
den Raumgeschwindigkeiten und einer Gaszusammensetzung Ho:COo=4:1.
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4.7.2. Versuchsreihe #10: Dreistufiger Reaktorbetrieb mit kommerziellem
Katalysator

In Versuchsreihe 10 wurden Referenzmessungen mit 0,25 L des kommerziellen Schiittkatalysators
Meth 134® in drei Reaktoren durchgefiihrt. Die defekte Heizmanschette W6 an R2 wurde in der Zwi-
schenzeit repariert, weshalb wieder die vollstandige Reaktorkaskade zur Verfiigung steht. Neben den
bekannten Druckstufen 1-2; 5; 7,5 und 10 bar wurde erstmals ein Versuch bei p = 15 bar durchgefiihrt.

Die Ergebnisse der Versuche mit Bulk-Katalysator (Abbildungen 4.30 und 4.31) sind durchgéngig
weitaus besser als mit der langen Katalysatorwabe aus Versuchsreihe 9. Schon in R1 werden hohere
CHy-Anteile erzielt, welche in den néchsten beiden Reaktoren noch weiter ansteigen. Je nach Betriebs-
bedingungen stellen sich Konzentrationen von etwa 85 Vol-% CHy ein, wobei in allen Reaktoren CHy
erzeugt wird. Nachdem bei keinem der Versuche eine Steigerung auf iiber 90 Vol-% erzielt wurden,
scheint sich hier ein maximales Konzentrationslevel einzustellen, denn die berechnete Gleichgewichts-
konzentration kann bei Driicken von >10 bar nahezu 100 Vol-% erreichen. Der Verlauf der Reaktion-
stemperatur entspricht grundsétzlich den Beobachtungen der vorherigen Versuche, da die Temperatur
von R1 zu R3 abnimmt. Allerdings befinden sich die Temperaturen auf einem héheren Niveau, was
auch durch die Messung in der Kugelschiittung selbst beeinflusst wird. Aufserdem sind in den Reaktoren
R2 und R3, abhéngig von den Versuchsbedingungen, deutliche Temperaturanstiege bei zunehmender
Raumgeschwindigkeit zu verzeichnen, wofiir sich die freiwerdende Reaktionswirme verantwortlich zeigt.
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Zur Veranschaulichung sind in Abbildung 4.32 die CO2-Umsétze der zuvor gezeigten Reaktionsstufe bei
den verschiedenen Versuchsbedingungen zusammengefasst. In dieser Darstellung zeigt sich einerseits
erneut die starke Druckabhéngigkeit der Sabatier-Reaktion, und andererseits, dass durch mehrstufige
Reaktionsfiihrung und hohen Reaktionsdruck der negative Einfluss der zunehmenden Raumgeschwin-
digkeit beinahe aufgewogen werden kann. Des Weiteren ist gut ersichtlich, dass die dritte Reaktionsstu-
fe R3 erheblich geringere Umsatzsteigerungen ermdglicht. Vom Verlauf der Kurven lésst sich ableiten,
dass ein weiterer, hypothetischer Reaktor R4 keine signifikanten Steigerungen des CHy4-Anteils mehr
ermoglicht.

In Kapitel 4.3.4 wurde bereits der Einfluss des verwendeten Reaktors (R1 bzw. R2) andiskutiert, wo-
bei aufgrund fehlender Daten auf Versuchsreihe #10 verwiesen wurde. Nachdem nun umfangreiche
Versuchsergebnisse des Kugelkatalysators vorliegen werden die Ergebnisse der ersten Reaktorstufe der
Versuchsreihen #5 (Reaktor R2) und #10 (Reaktor R1) erneut verglichen. Die Gegeniiberstellung ist
in Abbildung 4.33 zu sehen. Die gezeigten Versuche wurden unter den identen Bedingungen bei einem
Druck von 10 bar und einem Katalysatorvolumen von 0,25 L. durchgefiihrt. Wie deutlich zu erkennen
ist, konnte im ersten Reaktor R1 mehr Methan erzeugt werden, als im zweiten Reaktor bei Versuchs-
reihe #5. Wihrend die Abweichung des CHy-Anteils bei einer Raumgeschwindigkeit von 3000 h™* noch
sehr gering ist, steigt sie bei 4000 h™! auf bis zu 11 Vol-% an. Dieses Verhalten spiegelt sich auch in der
Reaktortemperatur auf der Sekundéarachse wider. Im zweiten Reaktor liegt die Temperatur zwischen
69 und 89 °C unter der Temperatur in R1, was einerseits durch geringere Katalysatoraktivitdt und
andererseits durch hohere Warmeverluste erklart werden kann. Da sowohl Katalysatoraktivierung, als
auch Heizungseinstellungen und Isolierung nahezu identisch sind, ist der Grund jedoch nicht einfach
zu bestimmen. Im Standby-Betrieb, in welchem die Reaktoren unter No-Atmosphére stehen, sind nur
geringe Temperaturabweichungen von 4+ 5 °C vorhanden, was auf eine vergleichbare Warmeeinbrin-
gung durch die Heizmanschetten bzw. Warmeverluste der Reaktoren schliefsen lasst. Folglich ist die
Ursache in der Katalysatoraktivitit zu suchen. Im Zuge anderer Versuchsreihen wurde die Aktivitét
der Reaktorstufen immer wieder iiberpriift, indem beispielsweise R1 und R2 umgangen wurden und
R3 direkt mit dem Reaktionsgas beaufschlagt wurde. Bei diesen Kontrollmessungen sind keine auffal-
ligen Abweichungen dokumentiert worden, was auf einen systematischen Fehler in Versuchsreihe #5
hindeutet. Wie in Kapitel 4.3.4 erwéhnt, wurden diese Versuche zur Uberbriickung der Lieferzeit der
angeforderten Wabenkatalysatoren genutzt. Zum Defekt einer Reaktorheizmanschette kam noch die
Verschaltung der Methanisierungsanlage mit der Gasaufbereitungsanlage hinzu, was den Versuchsbe-
trieb zusétzlich erschwerte. Probleme mit der Elektronik der Versuchsanlage sorgten des o6fteren fiir
Stromausfille und dadurch starke thermische Beanspruchung der Katalysatoren. Bedingt durch die An-
lagenverschaltung sind die Regelkreise deutlich komplexer, was stérkere Schwankungen der jeweiligen
Regelgrofte verursacht. So diente die Versuchsreihe #5 primér zum besseren Versténdnis des Anlagen-
verbundes, weshalb die einzelnen Versuchsergebnisse nicht so gut ausgefallen sind wie vergleichbare
Versuche. Durch die anhaltenden Probleme beim Betrieb ist eine Schédigung des Katalysators nicht
auszuschlieffen. In Versuchsreihe #10 sind keine der genannten Probleme aufgetreten, weshalb diese
Ergebnisse als Referenzgrofien herangezogen werden konnen.
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Abbildung 4.32.: COy-Umsatz der drei Reaktorstufen (Versuchsreihe #10, Meth 134®) in Abhiingig-
keit der Reaktorstufe und des Betriebsdruckes bei variierenden Raumgeschwindigkei-

ten und einer Gaszusammensetzung Ho:COo=4:1.
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Abbildung 4.33.: Vergleich der erzielten Methankonzentration (Primérachse) und der Reaktortempe-
ratur (Sekundirachse) der Versuchsreihen #5 und #10 (jeweils 0,25 L Meth 134®)
in Abhéngigkeit der Raumgeschwindigkeit bei p=10 bar) und einer Gaszusammen-
setzung von Ho:COgy=4:1.

4.7.3. Versuchsreihe #11: Dreistufiger Reaktorbetrieb mit Wabenkatalysator

Im Zuge der letzten Versuchsreihe #11 wird der dreistufige Reaktorbetrieb mit der ,,Standard- Kon-
figuration 50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-AloO3 untersucht. Die Versuche sollen nach deren Auswertung
auch zur Gegeniiberstellung mit der 145 mm langen Wabe aus Versuchsreihe #9 herangezogen wer-
den, um die Ursache fiir deren schlechte Leistung zu finden. Das Versuchsprogramm umfasst dieselben
Parameter wie die vorherigen Reihen: p = 1 - 15 bar, GHSV = 2000 - 6000 h-!, drei Reaktoren. Nach
erfolgreichen Versuchen mit 1-2 und 5 bar trat wahrend der Experimente bei 10 bar erneut ein Defekt
einer Heizmanschette (W7 an Reaktor 3) auf, weshalb die verbleibenden Druckstufen nur zweistufig
durchgefiihrt werden konnten.

Die Ergebnisse der dreistufigen Versuche bei nahezu atmosphérischen Bedingungen, 5 bar und 10 bar
sind in Abbildung 4.34 dargestellt. Dabei zeigt sich ein erwartbareres Verhalten des Wabenkatalysators.
Wahrend die Reaktionstemperatur entlang der Reaktorkette stetig abnimmt, steigt der Methangehalt
konsequent an. Wiederum ist erheblicher Reaktionsumsatz in Reaktor R2 zu erkennen, wéhrend in R3
nur mehr geringfiigige Steigerungen beobachtet werden. Durch die mehrstufige Reaktionsfithrung wird
der negative Einfluss einer héheren Raumgeschwindigkeit zunehmend ausgeglichen, was sich in einem
flacheren Kurvenverlauf niederschlégt. Als maximale CH4-Konzentration kénnen bei 5 bzw. 10 bar
Werte um 70 Vol-% erreicht werden. Wie eingehend angemerkt, trat wihrend des Versuchs mit 10 bar
ein Defekt der Heizmanschette an R3 auf, was sich auch an den Daten des letzten Datenpunkts bei
GHSV — 5000 h™' ablesen lisst. In Abbildung 4.35 sind die Resultate zweistufigen Versuche bei 7,5
und 10 bar dokumentiert. Die Ergebnisse bei 7,5 bar zeigen das bekannte Verhalten mit entsprechend
hohen Methangehalten. Bei 15 bar jedoch konnten nicht die erwartet hohen CHy-Anteile erzielt wer-
den, was aufgrund der thermodynamisch giinstigen Bedingungen eine erheblich Abweichung von den
prognostizierten Werten darstellt. Eine mogliche Erklarung ist eine zu niedrige Strémungsgeschwin-
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digkeit, wodurch der Stofftransport zur Katalysatoroberfliche behindert wird. Diese These wird durch
den tiberproportionalen Anstieg der Methankonzentration in der zweiten Reaktorstufe R2 bei Raumge-
schwindigkeiten von 5000 bzw. 6000 h™! unterstiitzt. Eine weitere mogliche Ursache ist die Bildung eines
Wasserfilms an der Katalysatoroberflache, welcher ebenfalls den Stofftransport stark hemmt. Bedingt
durch den hohen Betriebsdruck und den Temperaturabfall entlang der Wabe kann es zur Kondensation
des Prozesswassers kommen, welches aufgrund der verhaltnisméafig niedrigen Stromungsgeschwindig-
keiten nicht mehr ausgetragen wird. Diese Annahme kann durch die Versuchsdaten nicht bestétigt
werden, da die Siedetemperatur auch am Messpunkt oberhalb des Katalysators nicht unterschritten
wird. Eine Gegeniiberstellung der genannten Temperaturen und der Siedelinie in Abhéngigkeit des
Dampfpartialdrucks ist in Abbildung 4.36 zu sehen. Das trotz der exothermen Reaktion derart nied-
rige Temperaturen iiber dem Katalysator herrschen, ist den sehr groffen Warmeverlusten im Reaktor
bzw. der hohen Reaktormasse geschuldet. Die Problematik des Warmemanagements wird abschliefsend
in Kapitel 5.4 diskutiert. Unabhéngig davon ist es moglich, dass sich aufgrund von Adsorptionseffekten
Wasserfilme auf der Katalysatoroberfliche bilden konnen. Zudem ist eine reaktionshemmende Wir-
kung des Wasserdampfs aus der Literatur bekannt [60], was bei niedrigen Stromungsgeschwindigkeiten
starker zur Geltung kommen kann.
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Abbildung 4.35.: Methankonzentration (Primérachse) und Reaktionstemperatur (Sekundérachse) der
zwei Reaktorstufen (Versuchsreihe #11, 50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-Al2O3) in Abhén-
gigkeit der Raumgeschwindigkeit bei variierenden Driicken (7,5 und 15 bar) und einer
Gaszusammensetzung von He:CO9=4,5-4:1.

Die Betrachtung des COs-Umsatzes zeigt das gewohnte Bild. In der ersten Reaktionsstufe findet der
grofste Umsatz statt, welcher im zweiten Reaktor weiter gesteigert wird. Fine dritte Reaktionsstufe
erweist sich bei den vorhandenen Versuchsdaten als nicht effektiv, da nur mehr marginale Umsatzstei-
gerungen moglich sind. Mit zunehmendem Druck ist auch ein Anstieg des COs-Umsatzes zu sehen,
was sich mit den Erfahrungen der Versuchsreihe #10 deckt. Der erstmalig untersuchte Systemdruck
von 15 bar weicht dabei vom gewohnten Verhalten ab. Speziell bei niedrigen Raumgeschwindigkeiten
bleibt der Umsatz weit hinter den Erwartungen zuriick. Geringer Durchfluss gepaart mit hohem Druck
bedingt eine geringe Stromungsgeschwindigkeit mit schlechter Durchmischung, weshalb eine Reakti-
onslimitierung durch stofftransportinduzierte Effekte zu vermuten ist. Bei einer Raumgeschwindigkeit
von 5000 h! ist bereits eine deutliche Verbesserung zu erkennen. Ab GHSV = 6000 h! dominiert
schliefflich der thermodynamisch favorisierte Druckeinfluss, weshalb der COs-Umsatz sein Maximum
erreicht. Zusammenfassend ist festzustellen, dass niedrige Raumgeschwindigkeiten und hohe Driicke
nicht zwangsldufig zu den besten Reaktionsergebnissen fiihren. Der Einfluss der Strémungsverhéltnisse
muss jedenfalls miteinbezogen werden um giinstige Reaktionsbedingungen zu schaffen. Dabei ldsst eine
einfache Uberpriifung der vorherrschenden Stréomungsbedingungen anhand der Reynolds-Zahl keine
Anderung des Stromungsregimes erkennen. Die Druckerhdhung bewirkt durch die Kompression eine
entsprechend geringere Stromungsgeschwindigkeit in den Kanélen, jedoch steigt die Gasdichte nahezu
im gleichen Verhaltnis an. Diese gegenléufige Verdnderung der Parameter fiihrt zu anndhernd iiberein-
stimmenden Reynolds-Zahlen.
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Abbildung 4.36.: Vergleich der gemessenen Temperaturen iiber dem Wabenkatalysator (Versuchsreihe
#11, 50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-AlyO3) der jeweils letzten Reaktoren in Abhéangigkeit
des Partialdrucks des enthaltenen Wassers bei einem Systemdruck von 10 bzw. 15 bar
und der Siedetemperatur von Wasser. Eduktgaszusammensetzung: Ho:COg=4,5-4:1.

4.7.4. Vergleich der Versuchsreihen #9-11

Im direkten Vergleich werden die Auswirkungen der variierenden Wabenlénge deutlich sichtbar. In
Abbildung 4.38 sind die erzielten Methankonzentrationen der Versuchsreihen #9 und #11 in Abhén-
gigkeit der Reaktionsstufe und Versuchsbedingungen gegeniibergestellt. Die Wabenkonfiguration mit
einer Lénge von 100 mm schneidet dabei bei allen Versuchsbedingungen besser ab. Lediglich bei ei-
nem Systemdruck von 5 bar und Raumgeschwindigkeiten von 4000 und 5000 h™!' erzielt die lingere
Wabe mit 145,5 mm vergleichbare Resultate. Die Wabenkonfiguration #9 145,5 mm, 82 cpsi kann im
vorliegenden Versuchssetup nicht die Umsatzleistung der Wabenkonfiguration #11 100 mm, 82 cpsi
erreichen und wird daher nicht fiir einen weiteren Einsatz empfohlen.

VTiU



4. Experimentelle Untersuchung und Auswertung

118

100 —
R —
= | | |
'E' | |
T
w0
E 80 1t el
=
8

p{ J O S e U
60 T i T T T 1
R1 R2 R3
1-2 bar 5 bar 7.5 bar ==g==10 bar

(a) GHSV = 2000 h™".

100 ---meeemeemeeeees frommmmmneneneees

COz-Umsatz [%]

60 : i :

100

90

CO;-Umsatz [%]

----------------------------------------------------------

__________________________________________________________

60 . . . :
R1 R2 R3
1-2 bar 5 bar 7.5 bar
e=Q==10 bar =—g=15 bar

(b) GHSV = 3000 h'.

1[4 oo eneees

COz-Umsatz [%]

60 : i :

5 bar 7,5 bar ==g==10 bar e=g==15 bar

(d) GHSV = 5000 h'!.

---------------------------------------------------------

R1 R2 R3
1-2 bar 5 bar 7,5 bar
=10 bar =15 bar
(c) GHSV = 4000 h'.
100 -
_ 90 |
2,
N
g
2 gp |
=
S
70 -
60 ‘ i
R1
5 bar

(e) GHSV = 6000 h'.

7.5 bar ==g==10 bar =—t=—15 bar

Abbildung 4.37.: CO2-Umsatz der Reaktorstufen (Versuchsreihe #11, 50x50x100 mm, 82 cpsi,
~v-AlyO3) in Abhéngigkeit der Reaktorstufe und des Betriebsdruckes bei variieren-

den Raumgeschwindigkeiten und einer Gaszusammensetzung He:COgq=4:1.
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Beispielhaft werden in Abbildung 4.39a die CHy4-Anteile der Versuchsreihen #9 — 11 nach der zweiten
Reaktorstufe bei einem Druck von 10 bar verglichen. Die Ergebnisse der Wabe mit einer Linge von
145 mm zeigen einen abfallenden Verlauf, wahrend fiir die 100 mm Wabe der Kurvenverlauf deutlich
flacher ausfillt. Mit dem kommerziellen Kugelkatalysator Meth 134® sind Methangehalte von bis zu
90 Vol-% moglich, was sich deutlich positiv von den Wabenkatalysatoren abhebt. Der Trend der CHy-
Konzentration von Kugel- und Wabenkatalysator #11 sind sich grundsatzlich sehr adhnlich, wobei
mit dem kommerziellen Produkt ein héherer Startwert erzielt wird. Abbildung 4.38c zeigt den CHy-
Anteil nach drei Reaktorstufen bei 5 bar. Bei diesen Versuchsbedingungen konnten mit dem 145 mm
Wabenkatalysator bessere Ergebnisse erzielt werden. Dennoch zeigt sich nach wie vor ein signifikanter
Leistungsunterschied zur 100 mm Wabe und vor allem zum Schiittkatalysator Meth 134®.

Die Raumgeschwindigkeit ist eine gingige Grofe zur Darstellung der Katalysatorbelastung und eignet
sich auch sehr gut zum Vergleich verschiedender Katalysatoren. Allerdings wird als geometrische Grofse
lediglich das Katalysatorvolumen einbezogen was bei der Gegeniiberstellung von Wabenkatalysatoren
und Katalysatorschiittungen nicht ausreichend sein kann. Die Wabenkatalysatoren #9 und #11 ver-
fiigen iiber die selbe Grundfliche und Zelldichte, sie unterscheiden sich folglich nur in der Hohe des
Monolithen. Bei der Kugelschiittung weichen der durchstromte Querschnitt und die Fiillhohe stark ab,
was durch die Raumgeschwindigkeit nicht beriicksichtigt wird. Eine Betrachtung der Flachengeschwin-
digkeit AV bringt aufgrund der gleichen Grundfliche und Zelldichte der Wabenkorper keine neuen
Informationen zu Tage, weshalb auf die Verweilzeit des Gases im Katalysator zuriickgegriffen wird.
Sie wird im Gegensatz zur Raumgeschwindigkeit beim Betriebszustand, also bei realer Temperatur-
und Druckverhéltnissen bestimmt, wodurch diese Einfliisse beriicksichtigt werden. In Abbildung 4.40
sind die Resultate der Abbildung 4.39 als CHy-Gehalte {iber der Verweilzeit 7 zu sehen. Hierbei wer-
den erneut die Unterschiede in der Katalysatoraktivitat deutlich sichtbar, da die Katalysatorschiittung
trotz hochster CHy-Anteile die geringste Verweilzeit aufweist. Nachdem in kiirzeren Zeitrdumen mehr
Reaktionsgas umgesetzt wird, ist eindeutig bewiesen, dass die Kugelkatalysatoren iiber eine hohere
katalytische Aktivitat verfiigen. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit konnten keine vertiefenden Un-
tersuchungen auf Katalysatorebene durchgefiithrt werden, weshalb keine detaillierten Angaben iiber
die katalytisch wirksame Oberfliche, Verteilung der aktiven Zentren etc. gemacht werden koénnen.
Diese Thematik soll weiterfithrend in einem gesonderten Forschungsprojekt in Kooperation mit einer
Katalyse-Arbeitsgruppe an der TU Wien verfolgt werden. Ziel ist es die keramischen Wabenkatalysa-
toren besser zu verstehen und die Liicke zum kommerziell ausgereiften Produkt zu schlieffen.

Im Zusammenhang mit einer mehrstufigen Reaktionsfithrung ist auch die jeweils zugehorige Raum-
geschwindigkeit GHSV zu hinterfragen, da sie sich lediglich auf die Eingangsbedingungen des ersten
Reaktors beziehen. Aufgrund der volumenmindernden Reaktionen der CO- und COg-Methanisierung
nimmt die Raumgeschwindigkeit entlang der Reaktorkette ab. Per Definition wird die Raumgeschwin-
digkeit bei Normbedingungen berechnet, weshalb nur trockene Gasstrome einbezogen werden kénnen.
Im Falle der Methanisierungsreaktion bedeutet dies, dass zusétzlich zur eigentlich Volumenabnahme der
entstandene Wasserdampf nicht beriicksichtigt wird, wodurch eine starke Reduktion der GHSV-Werte
iiber die Reaktionsstufen zu erwarten ist. In Abbildung 4.41 ist der Verlauf der Raumgeschwindigkeit
entlang der Prozesskette der verschiedenen Katalysatoren bei einem Druck von 5 bar dargestellt. In al-
len Diagrammen ist eine starke Abnahme zu erkennen, wobei analog zum Reaktionsumsatz die grofiten
Verdnderungen im ersten Reaktor stattfinden. Konsequenterweise weist der kommerzielle Katalysator
Meth 134® die stiirkste Verringerung auf, was wiederum auf den Gesamtumsatz zuriickzufithren ist.
Somit wird deutlich, dass die Angabe einer einzelnen Raumgeschwindigkeit keinesfalls die Bedingungen
in den folgenden Reaktorstufen wiedergibt. Nachdem bei der Festlegung der Reaktionsbedingungen der
gesamte Prozess betrachtet wird, ist es dennoch sinnvoll die Prozessparameter auf die Anfangszustinde
zu beziehen.
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Abbildung 4.39.: Vergleich der Methankonzentration nach zwei bzw. drei Reaktorstufen der Versuchs-

reihen #9, #10 und #11 in Abhéngigkeit der Raumgeschwindigkeit bei einer Gaszu-
sammensetzung von Ho:CO9=4,5-4:1.
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(b) p = 5 bar, Reaktorstufe 3.

Abbildung 4.40.: Vergleich der Methankonzentration nach zwei bzw. drei Reaktorstufen der Versuchs-

reihen #9,#10 und #11 in Abhé#ngigkeit der Verweilzeit 7 bei 10 bzw. 5 bar und
einer Eintrittsgaszusammensetzung von Ho:COgy=4,5-4:1.
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Abbildung 4.41.: Verlauf der Raumgeschwindigkeit GHSV entlang der Prozesskette bei einem Betriebs-
druck von p = 5 bar. Eduktgaszusammensetzung Ho:COg9=4:1.
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5. Zusammenfassung der Ergebnisse und
Diskussion

Abschliefsend sollen in diesem Kapitel die Ergebnisse zusammengefasst und diskutiert, sowie Erkennt-
nisse und Empfehlungen daraus abgeleitet werden. Nachdem die durchgefiihrten Arbeiten die Basis
fiir das neuartige Methanisierungsverfahren liefern sollen, wird die Darstellung der Ergebnisse an die
Bediirfnisse der Verfahrensentwicklung angepasst. So werden in den folgenden Abschnitten geeignete
Katalysatorkonfigurationen, Betriebsbedingungen und das Warmemanagement diskutiert.

5.1. Katalysatorkonfiguration

Im Zuge der Versuchsreihen wurden verschiedene Konfigurationen von Nickel-Katalysatoren eingesetzt.
e Kugelkatalysator Meth 134®,
e Wabenkatalysator 50x50x100 mm, 82 cpsi, y-AlyOg,
e Wabenkatalysator 50x50x145,5 mm, 82 cpsi, v-AloOs,
e Wabenkatalysator 50x50x142 mm, 300 cpsi, 7-AloO3 und
e Wabenkatalysator 50x50x100 mm, 82 cpsi, t-ZrOs.

Eine zusammenfassende Bewertung der Katalysatorsysteme ist in nachstehender Tabelle 5.1 zu sehen.
Der kommerziell erhiltliche Katalysator Meth 134® hat in den Untersuchungen am Besten abgeschnit-
ten. Die Umsétze und erzielten CHy4-Konzentrationen lagen stets iiber den Werten der Wabenkatalysa-
toren, was auch auf den Entwicklungsgrad zuriickzufiihren ist. Bei den wabenférmigen Katalysatoren
erzielte die ,Standard“-Konfiguration (7-Al2O3) mit den Abmessungen 50x50x100 mm und einer Zell-
dichte von 82 cpsi die héchsten Umsétze und CHy-Anteile. Eine Verldngerung der Wabe auf ca. 150 mm
bewirkte deutliche Einbufsen im Reaktionsumsatz. Die Ursache dafiir konnte nicht eindeutig geklart
werden konnte. Die naheliegenden Griinde sind eine schlechtere Beschichtung der Wabe durch die 1an-
geren Kanile und die hohen Wirmeverluste in den Druckreaktoren. Ahnlich lange Waben mit einer
hoheren Zelldichte von 300 cpsi konnten hingegen néher an die Performance der ,Standard“-Wabe
herankommen und haben insgesamt auch gut abgeschnitten. Alle Katalysatoren mit der oxidischen
~v-AlyO3-Beschichtung waren jeweils {iber den gesamten Versuchszeitraum stabil und lieferten reprodu-
zierbare Ergebnisse. Die alternative t-ZrOs-Beschichtung hingegen iiberzeugte mit geringfiigig hoheren
CH4-Gehalten, verlor aber innerhalb weniger Versuchsdurchlaufen die katalytische Aktivitéat, weshalb
diese Katalysatorkonfiguration nicht fiir weitere Untersuchungen empfohlen wird. Um die Katalysator-
entwicklung voranzutreiben sind jedenfalls detailliertere Katalysatorstudien zum besseren Versténdnis
notwendig, sowie die Entwicklung eines reproduzierbareren Herstellungsverfahrens.
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Tabelle 5.1.: Bewertung der untersuchten Katalysatorsysteme.

Katalysator Umsatz Stabilitit Gesamt
Kugelférmig Meth 134® ++ ++ ++
Wabe 50x50x100 mm, 82 cpsi, v-AlsO3 + ++ +

Wabe 50x50x145,5 mm, 82 cpsi, v-Al,O3 - 4+ 0

Wabe 50x50x142 mm, 300 cpsi, v-AloO3 0 ++ +

Wabe 50x50x100 mm, 82 cpsi, t-ZrO» + -- -
Eigenschaft: - - sehr schlecht, - schlecht, 0 neutral, + gut, +-+ sehr gut

5.2. Einfluss der Betriebsbedingungen

Die Wahl der Betriebsbedingungen Druck p, Temperatur T und Katalysatorbelastung GHSV ist
mitentscheidend fiir einen hohen Reaktionsumsatz. Aus der Natur der Reaktionsgleichung der COs-
Methanisierung (Glg. 2.3) konnten bereits theoretische Schlussfolgerungen abgeleitet werden:

e Exotherme Reaktion: niedrige Temperaturen sind thermodynamisch bevorzugt.
e Volumenmindernde Reaktion: hohe Driicke wirken sich positiv auf den Reaktionsumsatz aus.

Zudem ist zu erwarten, dass eine niedrige Raumgeschwindigkeit und damit einhergehend eine geringe
Katalysatorbelastung sich giinstig auf die Produktbildung auswirken. Unter Beriicksichtigung der obe-
ren und unteren Temperaturlimits sowie des Katalysatorsystems lassen sich grundlegenden Aussagen
formulieren, welche in Tabelle 5.2 zusammengefasst sind. Der Systemdruck wurde in den Versuchsrei-
hen in einem Bereich von etwa 1 - 15 bar untersucht. Basierend auf den Erfahrungen der Laboranlage
wird ein mittlerer Betriebsdruck von 10 bar als Richtgrofe empfohlen. Ein hoher Druck ist jedoch
nicht uneingeschrankt ratsam, da er sich sowohl in apparatetechnischem Mehraufwand und ggf. hohen
Kosten fiir die Gasverdichtung niederschldgt. Die Wahl des optimalen Druckniveaus ist somit immer
im Kontext der Rahmenbedingungen des Prozesses zu sehen. Ahnlich verhilt es sich mit der Definition
der angestrebten Betriebstemperatur, da diese nur mit entsprechenden Anpassungen des Verfahrens
realisieren lasst. Bei kontinuierlicher und gleichbleibender Last betriebenen Anlagen sollte die Ziel-
temperatur (300-400 °C) so gewéhlt werden, dass moglichst hohe Reaktionsumséitze erreicht werden
konnen. Dies kann durch ausgekliigelte Kithlungskonzepte im Reaktordesign und Kreislauffithrung von
Gasstromen erreicht werden. Demgegeniiber steht eine lastflexible Verfahrensgestaltung, bei welcher
Abstriche in Bezug auf Temperaturfiilhrung zugestanden werden miissen. Nichtsdestotrotz sollte eine
verhaltnisméfig geringe Betriebstemperatur angestrebt werden. Die Raumgeschwindigkeit hat einen
groften Einfluss auf die Produktgasqualitdt, aber auch auf die Leistung des Prozesses. Eine niedrige
Raumgeschwindigkeit kann nur durch entsprechend geringe Gasdurchfliisse bzw. hohe Katalysator-
mengen erreicht werden. Im Hinblick auf eine moglichst variable Betriebsweise wird eine niedrige bis
mittlere Raumgeschwindigkeit (3000 h™') als Auslegungspunkt empfohlen, da so noch geniigend Frei-
raum fiir Lastflexiblitdt bei hohen Reaktionsumsétzen geboten wird. Die Wahl der Reaktoranzahl ist
direkt mit dem apparatetechnischen Aufwand verkniipft, weshalb grundséitzlich wenige Reaktoren zu
bevorzugen sind. Demgegeniiber stehen Reaktionsumsatz bzw. Produktgasqualitit, welche nur mit ent-
sprechender Reaktoranzahl erreicht werden kénnen. Aus den Erfahrungen der Laborversuche wird eine
Mindestanzahl von zwei Reaktoren empfohlen. Ein dritter Reaktor erwies sich in den Experimenten
zwar als vergleichsweise ineffizient, kann aber ungiinstige Betriebsbedingungen (hohe GHSV, niedrige
Driicke) bis zu einem gewissen Grad ausgleichen. Bei groferen Anlagendimensionen und dem damit
verbundenen héheren Durchsatz muss mehr Wirme abgefiihrt werden, was die jeweiligen Reaktorum-
sétze thermodynamisch limitieren kann. Dementsprechend kann eine héhere Anzahl von Reaktoren > 3
notwendig sein.
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Tabelle 5.2.: Zusammenfassung der wesentlichen Einflussgrofen auf die CO2-Methanisierung.

Empfehlung fiir

Grofse Bereich Umsetzbarkeit

Auslegungspunkt
Druck 1-15 bar einfach 10 bar
Temperatur 250 - 500 °C  komplex 300-400 °C
GHSV 2000-6000 h™!  einfach 3000 h!
Reaktorstufen 1-3 apparatetechnisch aufwéindig >2

5.3. Betriebsfenster der Laboranlage zur chemischen Methanisierung
von CO,

In den vorgestellten Versuchsreihen wurden unterschiedliche Katalysatoren bei verschiedenen Bedin-
gungen untersucht. Zur raschen und einfachen Eignungsbeurteilung einer Kombination aus Katalysator
und Betriebsbedingungen wurden Netzdiagramme erstellt, wobei folgende Rahmenparameter vorgege-
ben wurden:

e Reaktoranzahl: >2,
e Eduktgaszusammensetzung: Hy:CO9=4,0,
e Mindestkonzentration CH4 nach zweiter Reaktorstufe: >60 Vol-%.

Die Zielgrofe Methangehalt 60-Vol-% wurde dabei so ausgewéhlt, dass bereits ein Grofteil des vorhan-
denen Kohlendioxids umgesetzt wurde und die Produktspezifikation der eines Biogases (ca.
60 Vol-% CHy, 40 Vol-% COg) &hnelt. Wie bereits in den Versuchsauswertungen diskutiert sind signifi-
kante Leistungsunterschiede zwischen den Katalysatorsystemen Wabenkatalysator und kommerziellem
Katalysator festgestellt worden. Da sich Monolithen mit einer Beschichtung aus t-ZrOy ebenso wie
die Waben mit einer Geometrie von ca. AxBxH = 50x50x150 mm und einer Zelldichte von 300 cp-
si als weniger geeignet erwiesen, werden sie in der Ausarbeitung eines Betriebsfensters nicht weiter
betrachtet. Im Gegensatz dazu werden die Wabenkonfiguration 50x50x100 mm, 82 cpsi, v-AloOs und
der Kugelkatalysator Meth 134® fiir weitere Untersuchungen und Anwendungen empfohlen. Dement-
sprechend wurden fiir beide Systeme Netzdiagramme erstellt, welche in Abbildung 5.1 dargestellt sind.
Die rot strichliert eingezeichnete Linie markiert jeweils die Mindestkonzentration an CH4 von 60 Vol-
%. In Abhéangigkeit des Betriebsdruckes und der Raumgeschwindigkeit wird die Zielgrofte unter- oder
iiberschritten. Aufgrund der schlechteren Umsatzleistung der keramischen Wabe ist die Zielvorgabe
schwerer zu erreichen als mit dem kommerziellen Produkt, was sich in den Diagrammen widerspiegelt.
So ist bei einer Raumgeschwindigkeit von 5000 h™' beim Wabenkatalysator ein Druck von 7,5 bar
bereits grenzwertig, wihrend beim Kugelkatalysator noch Reserven vorhanden sind. Auf eine Darstel-
lung der Versuchsdaten bei einem Druck von 1-2 bar wurde verzichtet, da lediglich Daten bis zu einer
maximalen Raumgeschwindigkeit von 4000 h™! verfiigbar sind.
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(b) Kugelkatalysator Meth 134®, 0,25 L; (Daten von 5 bar und 7,5 bar beinahe ident).

Abbildung 5.1.: Netzdiagramme zur Darstellung eines Betriebsfensters der verschiedenen Katalysator-
systeme. Randbedingungen: Reaktoranzahl: 2, Mindestkonzentration CH4=60 Vol-%,

Eduktgaszusammensetzung: He:CO9=4,0.
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5.4. Warmemanagement der Reaktoren

Die besonderen Anforderungen an das Warmemanagement bei der chemischen Methanisierung von
CO2 wurden eingehend in Kapitel 3 erlautert. Bedingt durch den stark exothermen Charakter der
Methanisierung ist der Warmeabfuhr bzw. der Temperaturfiihrung im Reaktor besonderes Augen-
merk zu schenken. Im vorliegenden Verfahrenskonzept steht jedoch nicht die effiziente Kiihlung im
Vordergrund, sondern die Wéarmespeicherfunktion des Verbundes aus Katalysator und Reaktor um
den Gesamtprozess besser an variierende Lasten anzupassen. Bei der Konstruktion der Laboranlage
spielten diese Anforderungen jedoch nur eine untergeordnete Rolle, denn als primére Funktion wurde
die Untersuchung von verschiedenen Katalysatorsystemen angestrebt. Auf komplexe Kiihlungskonzep-
te wurde in dieser Entwicklungsstufe bewusst verzichtet. Nachdem die Druckreaktoren wéhrend der
Inbetriebnahmephase durch sehr massive Behélter getauscht werden mussten (vlg. Kapitel 3.3.2.1),
wurde das Temperaturverhalten der Anlage stark beeinflusst. In der urspriinglichen Planung waren
nahezu adiabate Reaktoren vorgesehen, was durch eine entsprechende Isolierung realisiert werden soll-
te. Die Kiihlung des heifien Gases erfolgte an Rohrwendeln zwischen den Reaktorstufen. Bedingt durch
die enormen Flanschstarken der erneuerten Druckreaktoren wurde das Behéaltergewicht nahezu ver-
fiinffacht, was sich in einer stark verdnderten Temperaturfiilhrung niederschlug. Um die Reaktoren
iiberhaupt auf die notwendige Starttemperatur zu bringen mussten Begleitheizungen an den unteren
Flanschen angebracht werden. Trotz des Energieeintrags durch Begleitheizung und der freiwerdenden
Reaktionswiarme wurden in den Versuchsreihen geringe Temperaturanstiege beobachtet. Exemplarisch
ist dieses Verhalten fiir den ersten Reaktor R1 bei einem Druck von 5 bar in Abbildung 5.2 dargestellt.
In der linken Abbildung 5.2a sind die jeweiligen Temperaturmessstellen verzeichnet. Die Stromungs-
richtung erfolgt von unten nach oben, weshalb die Reihenfolge der Messpunkte lautet

e TI124: Gastemperatur Edukt R1,

e TI102: Temperatur unterhalb des Katalysators in R1,

e TIA103: Temperatur oberhalb des Katalysators in R1 und
e TI127: Gastemperatur Produkt R1.

Das Thermoelement TIC125 bezeichnet die Regeltemperatur der Begleitheizung und kann fiir diese
Betrachtung vernachldssigt werden. Analog zur Skizze des Reaktors sind in Abbildung 5.2b die Tem-
peraturverlaufe fiir verschiedene Raumgeschwindigkeiten entlang des Reaktors zu sehen. Von Reaktor-
eintritt zu Katalysatoranfang erfolgt ein starker Temperaturanstieg, bedingt durch die Begleitheizung
des Flansches und der freiwerdenden Reaktionswérme. Bei einer adiabaten Betriebsfithrung wiirde die
Temperatur oberhalb des Katalysators hohere Werte annehmen, da mehr und mehr Reaktionswéarme
abgegeben wird. Im vorliegenden Fall herrschen jedoch iiber dem Katalysator und am Reaktoraustritt
niedrigere Temperaturen, was auf sehr grofe Wiarmeverluste schliefsen ldsst. Dieses Verhalten wird
nicht durch Betriebsdruck oder Katalysator beeinflusst, da bei allen Versuchen ein dhnliches Verhalten
beobachtet wurde.
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(a) Temperaturmessstellen Reaktor R1. (b) Temperaturverlauf Reaktor R1.

Abbildung 5.2.: Temperaturverlauf entlang der Messstellen in Reaktor R1; Wabenkatalysator
50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-AlsO3, p = 5 bar, Eduktgaszusammensetzung: Hy:CO5=4,0;
Daten aus Versuchsreihe # 11.

Um den Wirmeverlust zu quantifizieren wurde eine einfache Prozesssimulation in Aspen Plus® v9.0 er-
stellt, in welcher ein stéchiometrischer Reaktor entsprechend den Versuchsdaten parametriert wird. Fiir
die Berechnung wurden die Temperaturen unterhalb und oberhalb des Wabenkatalysators herangezo-
gen, weshalb der Warmeverlustterm iiber den Monolith ermittelt wurde. In absoluten Leistungszahlen
steigt der Warmeverlust mit zunehmender Raumgeschwindigkeit und Druck an, da insgesamt mehr
Gas umgesetzt und folglich mehr Reaktionswirme freigesetzt wird, was in Abbildung 5.3a dargestellt
ist. Wird die Abwarmemenge auf den Eduktgasstrom bezogen erhédlt man ein anderes Bild, da bei
niedrigen Raumgeschwindigkeiten hohere Reaktionsumsétze vorliegen. Der Verlauf des Warmeverlusts
pro Mol Reaktionsgas ist in Abbildung 5.3b dargestellt.
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Abbildung 5.3.: Abwéirme des Reaktors R1 in Abhéngigkeit der Raumgeschwindigkeit und des Be-
triebsdruckes; Wabenkatalysator 50x50x100 mm, 82 cpsi, v-AlsOs, Eduktgaszusam-
mensetzung: Ho:CO2=4,0; Daten aus Versuchsreihe # 11.
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6. Ausblick

Die durchgefiihrten Arbeiten stellen die erste Entwicklungsstufe des angestrebten Methanisierungsver-
fahrens dar. In umfangreichen Laborversuchen konnte der Betrieb der Wabenkatalysatoren untersucht
und mit dem eines kommerziellen Kugelkatalysators verglichen werden. Wahrend im Betriebsverhal-
ten selbst nur geringe Unterschiede feststellbar waren, wurde ein Umsatzdefizit bzw. eine geringere
katalytische Aktivitéit der keramischen Waben nachgewiesen. Um diese Liicke schliefen zu kénnen sind
weiterfithrende Arbeiten im Bereich der Katalyse erforderlich, was speziell auf der mikroskalen Ebene
erfolgen muss. Dies beinhaltet im Wesentlichen die Verwendung von Promotoren und Stabilisatoren
sowie den Einsatz alternativer Substrate und katalytischer Materialien. In einem weiteren Schritt sollen
auf der mesoskalen Ebene die Beschichtung und die Reproduzierbarkeit des Beschichtungsverfahrens
verbessert werden. Weiterfithrend sind an der Laboranlage zuséitzliche Versuche notwendig um den
Einfluss der Wabengeometrie genauer bewerten zu kénnen. Zudem sollten fiir kiinftige Forschungsar-
beiten detaillierte Angaben betreffend Katalysatoroberfliche und -masse zur Verfiigung stehen, um
verschiedene Katalysatorsysteme besser vergleichen und bewerten zu kénnen.

Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen an der Laborversuchsanlage wurden die Schwierigkei-
ten des Warmemanagements diskutiert. Reaktoren in Laborgrofe weisen ein sehr schlechtes Verhéltnis
von Volumen zu Oberfliche auf, weshalb erhebliche Warmeverluste auftreten die durch Begleitheizun-
gen ausgeglichen werden miissen. Im konkreten Fall sind die Reaktoren aufgrund der hohen Ausle-
gungstemperaturen sehr massiv ausgefiihrt, was das Warmemanagement zusétzlich erschwert. Bedingt
durch die starre Form der Wabenkatalysatoren kann die Temperatur auch nur an zwei definierten Stel-
len im jeweiligen Reaktor gemessen werden, weshalb eine genaue Uberwachung der Temperaturkurve
innerhalb des Katalysators nicht moglich ist.

Aufbauend auf den Erkenntnissen des Versuchsbetriebs werden weitere Umbauten und Verbesserungen
an der Laboranlage durchgefiithrt. Die wichtigsten Punkte dabei sind

e Reduktion der Warmeverluste durch kiirzere Rohrleitungen,
e Reduktion der Reaktorgréfte und -masse und
e Verbesserung der Reaktorbeheizung und Isolierung.

In Zusammenarbeit mit einem auf Hochdruckanwendungen spezialisierten Unternehmen, der BHDT,
wurden neue Druckbehélter konzipiert. Im Geschéftsfeld der Hochdrucktechnik sind méglichst geringe
Wandstéarken das entscheidende Kriterium, da so einerseits Material und andererseits Gewicht einge-
spart wird. Durch aufwéndige Berechnungen mit finiten Elementen (FEM) und Einsatz von Kompakt-
Flanschen kann eine Gewichtsreduktion von bis zu 80 % erzielt werden [208|. Diese Technologie und
Kompakt-Flansche, konkret der BHDT BESTLOC COMPACT FLANGE (NORSOK L-005) , wurden
zur Neufertigung der Druckbehélter eingesetzt. Die Druckgeréte zur Gasvorwarmung W1-W4 unter-
scheiden sich optisch nur geringfiigig von den Vorgédngermodellen, verfligen nun aber iiber eine Flansch-
verschraubung, wodurch sie einfach gedffnet werden kénnen. Bei den Reaktoren wurden zuséitzliche
Anderungen der Innenabmessungen vorgenommen. So wurde der Innendurchmesser auf d; = 80 mm
reduziert, da in weiterer Folge auf den Einsatz eines innenliegenden Keramikrohres verzichtet wird.
Die Reaktorhéhe wurde auf eine Lange von 500 mm gekiirzt um den Druckbehélter noch kompakter
gestalten zu konnen. Als weitere wesentliche Neuerung sind die Einschweiffhiilsen fir die Tempera-
turmessung nun als Einschraubhiilsen ausgefiihrt und konnen je nach Bedarf gewechselt werden. Es
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ist vorgesehen Einschraubhiilsen in verschiedenen Léngen anzuschaffen um die Temperatur innerhalb
des Katalysatorbetts zu {iberwachen. Als Auslegungsbedingungen wurde ein Druck von 21 bar und
eine Temperatur von 650 °C festgelegt. Nachdem bei der neuen Ausfiihrung auf das innenliegende
Keramikrohr verzichtet wird, ist eine goldgelbe Korrosionsschutzbeschichtung aus Balinit A (Titan-
nitrit TiN) per PVD-Verfahren (Physical Vapour Deposition) aufgebracht. Die Druckbehélter werden
aus 304H (1.4948 bzw. X6CrNil8-10), einem austenitischem Chrom-Nickel-Edelstahl gefertigt, welcher
iiber exzellente Warmfestigkeiten bei erhohten Temperaturen verfiigt.

In Abbildung 6.1 sind ein neugefertigter Druckreaktor mit den FEM-optimierten Abmessungen im
Vergleich zum bis dato eingesetzten Modell zu sehen. Neben dem enormen Gréfsenunterschied wur-
de das Behélterleergewicht von 190 kg auf 12,5 kg verringert, was einer Gewichtsreduktion von ca.
93 % entspricht. Im Rahmen laufender und zukiinftiger Forschungsprojekte sollen die neuen Druck-
behélter getestet und folglich das Methanisierungsverfahren weiter verbessert werden, um speziell die
Temperaturfithrung im Reaktor zu verbessern.

(a) Direkter Grofenvergleich (c) Neues Modell eingebaut

Abbildung 6.1.: Grofenvergleich des neugefertigten, FEM-optimierten Druckreaktors (goldgelb) mit
dem im Versuchsbetrieb eingesetzten massiven Modell.

Neben der Installation von neuen Druckreaktoren wurde die Laboranlage auch fiir den Einsatz von
CO aufgeriistet, wofiir ein Massendurchflussmesser und entsprechende Gaswarngeréate im Gehduse ein-
gebaut wurden. Durch diese Erweiterung ist moglich andere Kohlenstoffquellen wie Synthese- oder
Kuppelgase aus integrierten Stahlwerken in der Methanisierung zu untersuchen. Als zusétzliche Maf-
nahme wurde ein einfaches Verdampfersystem zur Wasserdampfbeaufschlagung der Eduktgase ergénzt.
Um das System moglichst kostengiinstig zu halten wurden lediglich eine Dosierpumpe und ein Heiz-
schlauch installiert. Die Dosierpumpe férdert die benotigte Wassermenge in den Heizschlauch wo es
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anschlieffend verdampft und dem Eduktgasstrom beigemengt wird. Durch die Befeuchtung des Ga-
ses wird das H:C:O-Verhéltnis so beeinflusst, dass eine Kohlenstoffabscheidung (Boudouard-Reaktion)
starker unterdriickt werden kann, was speziell bei Einsatz von CO-haltigen Gasen notwendig sein kann
[60].

Aufbauend auf den vorhandenen Erfahrungen aus dem Betrieb der Laboranlage ist als néchster Ent-
wicklungsschritt der Bau einer Versuchsanlage im Containermafsstab angedacht. In Zusammenarbeit
mit der OMV, EVN, Christof Industries, TU Wien und der MU Leoben wurde ein Basic Engineering
fiir eine Methanisierung von COs mit anschliefsender Gasaufbereitung erstellt. Die Demoanlage be-
steht aus zwei voneinander getrennten Containern, wobei in einem die Methanisierung und im anderen
die Membranmodule sowie Verdichter untergebracht sind. Der Methanisierungsprozess umfasst zwei
seriell geschaltete Reaktoren, welche wiederum in bis zu vier Kammern unterteilt werden kénnen. Mit
der Containeranlage soll es folglich moglich sein, das Teillastverhalten des Prozesses zu untersuchen.
Der nachgeschaltete Prozess der Gasaufbereitung wird auf einem héheren Druckniveau betrieben, was
zu einer gewissen Entkoppelung der Technologien fithrt. Die Methanisierung ist erneut auf einen ma-
ximalen Druck von 20 bar ausgelegt, wihrend die Gasaufbereitung einen Eingangsdruck von 60 bar
zuldsst. Die Druckanhebung erfordert einen mehrstufigen Verdichter im Gasaufbereitungscontainer,
welcher zwar einen erheblichen Kostenfaktor darstellt, jedoch eine hohe Flexibilitdt des Nachfolgepro-
zesses ermoglicht. Durch die Verwendung verschiedener Module in Serien- und/oder Parallelschaltung
kénnen schwankende Volumenstrome unterschiedlicher Zusammensetzung behandelt werden. 3D-Bilder
der geplanten Demoanlage sind in Abbildung 6.2 zu sehen.

Diese Entwicklungsstufe ist fiir die Weiterverfolgung des Verfahrenskonzepts unerlésslich, da zur fun-
dierten Bewertung und Verbesserung des Wéarmemanagements ein Upscaling der Anlage erforderlich
ist. Speziell das Warmespeicherverhalten ldsst sich aufgrund des giinstigeren Volumen zu Oberfla-
che Verhéltnisses deutlich besser untersuchen. Zudem koénnen Wabenkatalysatoren in Industriegrofie
(AxBxH = 150x150x100 mm) eingesetzt werden, um eine Umsetzung im Realmafistab besser darstellen
zu konnen. Im vorgeschlagenen Prozess sollen die Wabenkatalysatoren selbst eine Warmespeicherfunk-
tion {ibernehmen, verfiigen im Vergleich zu Kugelschiittungen, aufgrund des héheren Liickenanteils,
jedoch iiber eine geringere keramische Masse. Welches System bei gleichem Katalysatorvolumen besser
als Warmespeicher geeignet ist, auch hinsichtlich einer gleichbleibenden katalytischen Aktivitét ist eine
der offenen Forschungsfragen. Ein interessanter Ansatz wére den Druckverlust {iber den Katalysator als
Vergleichsbasis heranzuziehen. Durch den héheren Liickenanteil des Monolithen gegentiber der Schiitt-
katalysatoren ist es moglich, bei gleichem Druckverlust ein groferes Katalysatorvolumen einzubringen.
Dies fordert einerseits den Reaktionsumsatz und andererseits kann es das Defizit an Speichermasse
ausgleichen. Laut Boger et.al. [209] betrdgt der langenspezifische Druckverlust einer Kugelschiittung
(d = 2 mm) in etwa das 100-fache eines Monolithen mit einer Zelldichte von 100 cpsi, weshalb hier
grofles Potential zu erwarten ist.
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Abbildung 6.2.: 3D-Ansicht der Demonstrationsanlage im Containermafsstab; (¢) Christof Industries.
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7. Zusammenfassung

Die im Pariser Abkommen beschlossenen Vorgaben zum Schutz des Klimas sehen eine drastische Re-
duktion der Treibhausgasemissionen in den néchsten Jahrzehnten vor. Um diese Ziele zu erreichen
miissen die Energieeffizienz erhoht und fossile Energietriager durch Erneuerbare substituiert werden.
Nachdem die Energieversorgungssysteme jedoch grofitenteils auf zentralisierten und grofsskaligen Kraft-
werksanlagen beruhen, fithren die Anderungen im Energiebereitstellungssektor zu einer Reihe von Her-
ausforderungen. Durch das volatile Erzeugungsprofil von Wind- und Photovoltaikanlagen ist mit einem
zunehmenden Energiespeicherbedarf zu rechnen. Entsprechend dem Substitutionsgrad steigt auch die
notwendige Speicherkapazitdt an, die nach dem heutigen Stand des Wissens nicht durch Batterie-,
Druckluftspeicher oder Pumpspeicherkraftwerke bereitgestellt werden kann. Eine aussichtsreiche Op-
tion ist die Konversion der elektrischen Energie in einen stofflichen Energietrager wie Ho, CHy oder
fliissige Kohlenwasserstoffe. Dazu wird elektrische Energie in einer Wasserelektrolyse eingesetzt um
Wasser in He und Og zu spalten. Wasserstoff ist ein heizwertreicher Energietréger und kann in Brenn-
stoffzellen ohne Treibhausgasemissionen verbrannt werden. Allerdings ist fiir die Versorgung mit Ho
keine flachendeckende Infrastruktur vorhanden und zudem sind keine grofitechnischen Speichermog-
lichkeiten verfiighbar. Demgegeniiber steht ein gut ausgebautes Erdgasnetz, das bereits in grofen Teilen
Europas miteinander verbunden ist. Ebenso kann auf bestehende Speicherkapazitdaten in Kavernen-
oder Porenspeicher zuriickgegriffen werden. Zur Nutzung dieser Infrastruktur kann Hs entweder zu
geringen Anteilen dem Erdgas beigemengt oder mit einer Kohlenstoffquelle wie COg zu CHy, dem
Hauptbestandteil von Erdgas, umgesetzt werden. Die Reaktion von He und COg zu CHy und Wasser-
dampf wird als Methanisierung bezeichnet und wurde bereits Anfang des 20. Jahrhunderts entdeckt.
Seit Mitte des Jahrhunderts wurde eine Vielzahl von Festbett-, Wirbelschicht- und Dreiphasenverfahren
zur katalytischen Methanisierung von Synthesegasen entwickelt, wobei nur wenige im kommerziellen
Mafstab realisiert wurden. Sdmtliche Entwicklung eint die Anwendung in der Kohletechnik. Dabei
wird in grofsskaligen Anlagen durch Kohlevergasung ein Synthesegas erzeugt, welches nach aufwén-
diger Aufbereitung in katalytischen Methanisierungsprozessen zur Herstellung eines Erdgassubstituts
(SNG) verwendet wird. Diese Prozesse wurden fiir eine konstante Last bei gleichbleibender Gasqua-
litdt entwickelt und sind nicht an die Anforderungen einer volatilen Energiespeicherung angepasst.
Dementsprechend bedarf die Methanisierung einer Weiterentwicklung hinsichtlich Lastflexibilitat, Ska-
lierbarkeit und Stand-By-Verhalten.

Um den gestellten Anforderungen gerecht zu werden wurde ein Methanisierungsverfahren mit neuarti-
gen keramischen Wabenkatalysatoren entwickelt. In Festbettverfahren werden iiblicherweise kugel- oder
pelletformige Katalysatorschiittungen eingesetzt. Monolithische Katalysatoren bieten den Vorteil einer
gleichméfligen Durchstromung, was Hot-Spots vermeidet und den Druckverlust reduziert. Zudem weisen
sie aufgrund der geringen axialen Riickvermischung eine hohe Produktselektivitdt auf. Demgegeniiber
stehen der erhéhte Produktionsaufwand was wiederum mit Kosten verbunden ist. Das Grundmaterial
der eingesetzten keramischen Waben besteht aus dem Ringsilikat Cordierit MgoAl3|AlSizO1g], wel-
ches iiber sehr hohe Temperaturwechselbestindigkeit, geringe Warmeausdehnung und -leitung verfiigt
und deshalb haufig in Form von Wérmespeicherwaben in regenerativen Warmeriickgewinnungsanla-
gen eingesetzt wird. Per Tauchbeschichter wird eine oxidische Deckschicht aus y-AloO3 oder Y20s3-
stabilisiertem t-ZrOy aufgebracht. Diese Beschichtung liefert die benotigte Porenstruktur und hohe
Oberfliache fiir die eigentliche katalytisch wirksame Beschichtung mit Ni(NOg3)s. Zur Aktivierung des
Katalysators muss das Nickelnitrat mit Ho zu Nickel reduziert werden, was im eingebauten Zustand
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innerhalb der Methanisierungsanlage geschieht. Nickel eignet sich sehr gut zur Katalyse der Methani-
sierungsreaktion und besticht gegeniiber anderen Materialien mit einer hohen Selektivitdt und einem
sehr guten Preis/Leistungs-Verhéltnis. Durch die gute Temperaturwechselbestéandigkeit der kerami-
schen Grundmasse sollen die Waben neben der katalytischen Wirkung auch eine Warmespeicherfunk-
tion innerhalb der Reaktoren einnehmen. Dazu wurde das Reaktordesign verdndert, indem fiir den
industriellen Mafistab anstelle der gdngigen Reaktorkaskaden ein Hordenreaktor eingesetzt wird. Hor-
denreaktoren bieten den Vorteil einer kleineren Oberflidche, weshalb die Warmeverluste im Vergleich
zu einzelnen Reaktoren geringer ausfallen. Durch eine Unterteilung der jeweiligen Horden (Reaktions-
stufen) in bis zu vier Kammern, welche einzeln angestromt werden kénnen, kann die Lastflexibilitét
deutlich erhoht werden. So ist es bei geringem Hs-Angebot moglich mehrere Kammern abzuschalten,
was die Teillastfahigkeit positiv beeinflusst. Durch Auslegung der Katalysatorwaben bzw. des Reak-
tors auf eine geringe Raumgeschwindigkeit sind auch entsprechende Reserven hinsichtlich Uberlasten
vorhanden.

Um die Umsetzung des Verfahrens zu ermoglichen wurde in einem ersten Entwicklungsschritt eine
Laborversuchsanlage zur chemischen Methanisierung von COg errichtet. Im Labormafistab wurde auf-
grund von schlechter Handhabbarkeit und Kosteneffizienz auf einen Hordenreaktor verzichtet und ei-
ne Kaskade aus drei Reaktoren installiert. Die Laboranlage ist fiir einen Betriebsdruck von bis zu
20 bar und maximale Eduktgasvolumenstrome von 50 NL/min (COz, Hy, CHy und No) ausgelegt.
Begleitheizungen sorgen fiir die Einhaltung der notwendigen Starttemperatur von 200 °C, da es bei
Verwendung von Nickelkatalysatoren unterhalb der Temperatur zur Bildung von toxischem [Ni(CO)4]
kommen kann. Zudem weisen die Katalysatoren bei niedrigeren Temperaturen nur geringe Aktivita-
ten auf. Die Laboranlage dient zur Untersuchung und Bewertung der neuartigen Wabenkatalysatoren,
welche in umfangreichen Versuchsreihen eingesetzt wurden. Zur besseren Einordnung der Ergebnisse
wurden Vergleichsversuche mit einem kommerziellen Nickelkatalysator Meth134® (kugelformig) der
Firma C&CS catalysts & chemical specialities durchgefiihrt.

In den Versuchsreihen wurden verschiedene Konfigurationen der Wabenkatalysatoren untersucht. Da-
bei konnten Wabenldnge (100 - 145,5 mm), Zelldichte (82 - 300 cpsi), oxidische Beschichtung (v-AlyOsg,
t-ZrOg2) sowie die Reaktoranzahl variiert werden. In den ersten Versuchsreihen wurde die grundlegen-
de Funktion des Wabenkatalysators (AxBxH=50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-AlsO3) in einer Reaktor-
stufe iiberpriift. Die Ergebnisse zeigten eine deutliche Abhéngigkeit von Druck und Raumgeschwin-
digkeit, wobei ein hoher Druck bei niedriger Raumgeschwindigkeit zu den hoéchsten Reaktionsum-
sétzen fithrte. Vergleichsversuche mit dem kommerziellen Produkt offenbarten eine hohe Uberein-
stimmung im Betriebsverhalten, jedoch konnten gegeniiber dem Wabenkatalysator deutlich hohere
CHy-Konzentrationen im Produktgas erzielt werden. Durch eine Verbesserung der Aktivierungspro-
zedur konnte die Liicke erheblich verkleinert werden. Der Einsatz von ldngeren Katalysatorwaben
(AxBxH=50x50x145,5 mm, 82 cpsi, 7-AlyO3) erwies sich als nicht gewinnbringend, da bei gleichen
Versuchsbedingungen signifikant niedrigere Reaktionsumsétze erzielt wurden, was auf die erschwerte
Beschichtung der Kanéle und auf Behinderungen des Stofftransports in den Kanélen zuriickgefiihrt
werden kann. Die Erhohung der Zelldichte konnte aufgrund mangelnder Verfiigbarkeit der Waben
nicht isoliert von der Wabenlénge untersucht werden, jedoch wurde ein grundsétzlich positiver Ein-
fluss festgestellt. Durch den mehrstufigen Betrieb von bis zu drei Reaktoren konnten in Abhéngigkeit
der Versuchsbedingungen (AxBxH=50x50x100 mm, 82 cpsi, 7-AloO3) Methangehalte im Produktgas
von iiber 75 Vol-% nachgewiesen werden. Zudem kann durch eine mehrstufige Reaktionsfiihrung der
Einfluss von negativen Betriebsbedingungen zum Teil ausgeglichen werden.
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Aus der Vielzahl an Laborversuchen konnten préferierte Betriebsbedingungen und Katalysatorkonfi-
gurationen abgeleitet werden:

e Katalysatorkonfiguration: AxBxH=50x50x100 mm, 82 cpsi, v-AlsO3,
e Druck p = 10 bar,

e Raumgeschwindigkeit GHSV = 3000 h!,

e Reaktortemperatur T = 300-400 °C und

e Reaktoranzahl >2.

Um das Produktgas der Methanisierung in das Osterreichische Erdgasnetz einspeisen zu konnen, muss
die Gasqualitit den Vorgaben der OVGW-Richtlinie G31 entsprechen. Darin sind, neben weiteren
Grenzwerten, ein Mindestgehalt von CH,4 sowie Maximalkonzentrationen an He und COs festgehal-
ten. Fiir die Methanisierung lassen sich Anforderungen auf eine CHy4-Zielkonzentration von >96 Vol-%
zusammenfassen, welche durch die katalytische Umsetzung alleine jedoch nicht erreicht werden kon-
nen, weshalb die Prozesskette um einen Aufbereitungsschritt erweitert wurde. Um gleichzeitig Ho und
COg9 aus CHy abzutrennen sind membranbasierte Verfahren besonders gut geeignet. Dabei fallen die
Storkomponenten Ho und COs niederdruckseitig im Permeat an, wahrend das Produkt CH4 drucksei-
tig im Retentat verbleibt und direkt weiterverwendet werden kann. Nachdem sowohl Methanisierung,
Membran-Gasaufbereitung und Gaseinspeisung erhohte Driicke benétigen, konnen weitere Synergien in
der Prozessverschaltung genutzt werden. In einem Proof-of-Concept wurde ein Anlagenverbund aus Me-
thanisierung und Gasaufbereitung realisiert um den Funktionsnachweis zu erbringen. Die Laboranlage
zur Gaskonditionierung wurde von einer Arbeitsgruppe der TU Wien bereitgestellt, welche sich seit
Jahren intensiv mit dem Einsatz von Polyimid-Membranen zur Aufbereitung von Biogasen beschéftigt.
Die gemeinsamen Versuche zeigten, dass bei Wahl geeigneter Betriebsbedingungen (hohe Driicke) und
passender Membrankonfektionieriung die Zielkonzentration von 96 Vol-% CHy, erreicht werden konnte.

Aufbauend auf den Vorarbeiten der Verschaltung von Methanisierung und Gasaufbereitung wurde ein
weiteres Verfahrenskonzept im Labormafstab erprobt. Es umfasste eine zweistufige Fermentation zur
Erzeugung eines Hs-haltigen Biogases, welches nach einer Vorbehandlung zur Abtrennung von HsS
und hoheren Kohlenwasserstoffen methanisiert und anschliefend zu einspeisefdhigem Erdgas aufbe-
reitet wurde. Erneut konnte bei geeigneten Betriebsbedingungen die Zielvorgabe von 96 Vol-% CHy
erreicht werden. Die entscheidende Einflussgrofe war wiederum der Betriebsdruck und die Auswahl
eines geeigneten Membranmoduls. Die Gaszusammensetzung nach der biogenen Stufe oder der Metha-
nisierung spielen dabei eine untergeordnete Rolle.

Die Laboranlage wurde wahrend der gesamten Versuchszeit stetig weiterentwickelt und Verbesserun-
gen vorgenommen, jedoch konnten nicht alle nachteiligen Eigenschaften behoben werden. So traten
in den Reaktoren grofte Warmeverluste auf, welche hauptséchlich auf die erheblichen Wandstérken
und Flanschdicken der Druckapparate zuriickgefiihrt werden konnten. Um dieses Problem zu behe-
ben wurden in Zusammenarbeit mit einem auf Hochdruckapparate spezialisierten Unternehmen neue
Druckreaktoren gefertigt, welche ein um etwa 93 % geringeres Gewicht aufweisen. Zudem wurden ei-
ne Moglichkeit zur Versorgung der Anlage mit CO sowie ein Verdampfersystem zur Befeuchtung des
Eduktgases installiert. Durch diese Anpassungen kénnen nun auch anderweitige Kohlenstoffquellen wie
Synthesegase oder Kuppelgase aus integrierten Stahlwerken fiir die Methanisierung eingesetzt werden.

Die gesammelten Erkenntnisse aus allen Versuchsreihen lieferten die Grundlage fiir die Auslegung einer
Anlage in Containergrofe. Sie umfasst einerseits einen zweistufigen Methanisierungsprozess in welchem
erstmals die Unterteilung der Reaktoren in einzelne Kammern untersucht werden soll und andererseits
einen getrennten Container zur Gasaufbereitung. Wéahrend die Methanisierung fiir Driicke bis 20 bar
ausgelegt wurde, kann die Membran-Gasaufbereitung bei bis zu 60 bar betrieben werden, was konstant

VTiU



7. Zusammenfassung 137

hohe Produktgasqualitdten gewéhrleisten soll. Das Anlagenkonzept sieht einen maximalen eingangsei-
tigen Volumenstrom von 17,5 Nm? vor und ist ein notwendiges Bindeglied zwischen Laboranlage und

Umsetzung im Demonstrationsmafsstab.
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8. Verzeichnisse

8.1. Abkirzungsverzeichnis

abs. absolut

AEC Alkaline Electrolysis Cell; Alkalische Elektrolyse

AG Aktiengesellschaft

Al Analog Input

ANM Activated nonwoven carbon material; Aktivkohlefasern
AO Analog Output

AV Area Velocity, Flachengeschwindigkeit

BMWFW  Bundesministerium fiir Wissenschaft, Forschung und Wirtschaft
BMWEFJ  Bundesministerium fiir Wirtschaft, Familie und Jugend

CCC Carbon Capture/Cycling

CCR Carbon Capture and Recycling

CCS Carbon Capture and Storage

CCU Carbon Capture and Utilization; Alternativ: Carbon Capture and Usage
CDRA Carbon Dioxide Removal Assembly

CNG Compressed Natural Gas

cpsi Channels per square inch

DI Digital Input

EE erneuerbar erzeugt; erneuerbare Energie

EI Energieinstitut an der Johannes Kepler Universitat Linz
etc. et cetera

Fa. Firma

FFG Osterreichische Forschungsforderungsgesellschaft

ggf. gegebenenfalls

GGW Gleichgewicht

Glg. Gleichung

GHSV Gas Hourly Space Velocity, Raumgeschwindigkeit
GmbH Gesellschaft mit beschrankter Haftung

GSA Geometric Surface Area

GuD Gas- und Dampfkraftwerk

IWES Institut fir Windenergie und Energiesystemtechnik
JKU Linz Johannes Kepler Universitat Linz

k.A. keine Angaben

KIT Karlsruher Institut fiir Technologie

LEL Lower Explosion Limit, siche auch UEG
LKW Lastkraftwagen

LNG Liquefied Natural Gas, Fliissigerdgas

max maximal, Maximum

MB Messbereich

MEA Monoethanolamin

MFC Massflow Controller; Massendurchflussregler
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MFM Massflow Meter; Massendurchflussmesser

min minimal, Minimum

0.4. oder dhnliches

OFA Open Frontal Area

OGA Oxygen Generator Assembly

PEMEC Proton Exchange Membrane Electrolysis Cell, Saure Elektrolyse
PLS Prozessleitsystem

PtG Power to Gas; Alternativ: P2G

PV Photovoltaik

rel. relativ

RED Renewable Energy Directive

RLY Relais

RWTH Rheinisch-Westfilische Technische Hochschule

RZA Raumzeitausbeute (space time yield)

SNG Substitute Natural Gas; Alternativ: Synthetic Natural Gas
SOEC Solid Oxide Electrolysis Cell; Hochtemperaturelektrolyse
Sog. sogenannt /e

TU Technische Universitat

TVT Institut fir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und Technische Biowissenschaften
TZP Tetragonal Zirconia Polycrystal

u.a. und andere

UEG Untere Explosionsgrenze, siche auch LEL

v.a vor allem

vgl. vergleiche

vs. Versus

WGS Wassergas-Shift-Reaktion

WL Wiérmeleitfahigkeit

WLD Wirmeleitfahigkeitsdetektor

z.B. zum Beispiel

ZSW Zentrum fiir Sonnenenergie- und Wasserstoffforschung
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8.2. Symbolverzeichnis

A [m?] Fléache

Afrei [m?] freie Katalysatorflache

A [m] Kantenldnge Wabe

A; -] Ausbeute

a [m?/m?] spezifische Phasengrenzflache

AV [m/h] Fléchengeschwindigkeit

B [m] Kantenldnge Wabe

c [mol /m?] Stoffmengenkonzentration

D [m?/s] Diffusionskoeffizient

D, [mm], [m] hydraulischer Durchmesser

Ed -] Empfindlichkeitsdrift

GSA [in?/in®] Geometric Surface Area

GHSV [1/h] Raumgeschwindigkeit

AGR [J/mol] molare freie Reaktionsenthalpie (Gibbs-Energie)
AHp [J/mol] molare Reaktionsenthalpie

H [m] Lénge Wabe

J flichenbezogene Stromgrofe

K4 [—] Adsorptionsgleichgewichtskonstante
L -] Anzahl aktiver Zentren

L [mm)] Zellbreite

l -] Anzahl der freien aktiven Zentren
Law -] Linearitatsabweichung

Ms [Vol — %] Messspanne (Gasanalytik)

Muw Vol — %] Messwert (Gasanalytik)

n [mol] Stoffmenge

n [1/in?] Zelldichte

N [—] Totale Kanalzahl des Wabenkdrpers
n [mol /h] Molenstrom

Np -] Nullpunktsdrift

OF [m?] Oberflache

OFA -] Open Frontal Area

P [Pa] Druck

Q (W] Wiérmestrom

Quw [J/(m3s)] Quellterm in der Wérmebilanz

R [(Pam?®)/(molK)] Allgemeine Gaskonstante

Re -] Reynolds-Zahl

R; [mol/(m3s)] Stoffmengendnderungsgeschwindigkeit der Komponente i
R [mm] Abrundungsradius

r [mol/(m3s)] Reaktionsgeschwindigkeit
Recovery  [—] Ausbeute (Gasaufbereitung)
RZA [mol/(m3h)] Raumzeitausbeute

SC -] Stage Cut

Sj [mol/h] Molenstréme S1-S

Sel -] Selektivitét

SF [—] Sonstige Fehler (Gasanalytik)

T [K] Temperatur

T [°C] Temperatur

t [s] Zeit
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mm] Wandstérke Zelle

-] Umsatz

m3] Volumen

L/min) Volumenstrom

m/s] Stromungsgeschwindigkeit

-] Anzahl vergangener Wochen seit letzter Kalibrierung (Gasanalytik)
h -] Wiederholprézision

m] allgemeine Ortskoordinate

[

[

[

[

[

[

[

[

-] feuchte Gaskonzentration der Komponente i
-] trockene Gaskonzentration der Komponente i
[m/s] Stoffiibergangskoeflizient
[
[
[
[
[
[
[
[
[
[

@@@\\btydmmmﬁﬁ&ggg = <g-

-] Gleichgewichtsumsatz

-] Liickengrad, Porositét
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A. Tabellen

Tabelle A.1.: Komponenten der Laboranlage zur Methanisierung von COq

Bauteil Stiick Typ Beschreibung
Reaktor 3 Geflanschtes Rohr, Werkstoff: 1.4878,
Ring-Joint-Dichtung = V;=2,22 L,
Pmax=21 bar,
Tiax=750 °C,
fiir 10.000 Betriebsstunden
Behalter 4 Geflanschtes Rohr, Werkstoff: 1.4878,
Gasvorwiarmung verschweift Vi=1,28 L,
Pmax—21 bar,
Tmax=0650 °C,
fiir 10.000 Betriebsstunden
Heizmanschette 4 Horst d;=60 mm
Gasvorwidrmung MQO1042A PHeiz=1300 W,
TNenn=650 °C
Begleitheizungen 3 Horst d;=3500 mm,
MAO07359 Pyeiz=1200 W,
TNenn=450 °C
Mischbehélter 1 Geflanschtes Rohr Werkstoff: 1.4404,
Graphit-Dichtung V;=0,75 L,
Pmax=25 bar,
Tiax=100 °C
Rohrleitung - Edelstahlrohr Werkstoff: AISI 316L,
bzw. 1.4404/1.4435,
di=4 mm,
d,=6 mm
Kiihlwendel 3 Rohrschlange Werkstoff: 1.4878,
(an Luft) d;=4 mm,
d,=6 mm,
Pmax—21 bar,
Thax=750 °C
Massflow Controller 4 Bronkhorst Pein—=26 bar,
(MFC) F-201CV Paus=21 bar
Massflow Meter 1 Bronkhorst Pein=21 bar
(MFM) F-111B

Fortsetzung auf nédchster Seite
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Tabelle A.1 — Fortsetzung der vorherigen Seite

Bauteil Stiick Typ Beschreibung
Magnetventil 4 Biirkert Edelstahl,
Typ 6027 Nennweite 3 mm,
Pmin=0 bar,
Pmax=30 bar,
Thax=140 °C
Proportionalventil 1 Biirkert Edelstahl,
Typ 2875 Nennweite 2 mm,
Pmin=0 bar,
Pmax=26 bar,
Tmax=90 °C
Nadelventil 23 DK Lok Edelstahl,
V66 Dichtung: Grafoil,
PN: 413 bar
Riickschlagklappe 12 DK Lok Edelstahl,
VH36A Dichtung: Viton,
Tiax=204 °C
In-Line-Filter 5 DK Lok Edelstahl,
V73B verschiedene Filter
Uberstromventil 4 DK Lok Edelstahl,
V66 Pauslsse—21 bar,
Tmax=250 °C
Sicherheitseinrichtung 1 WITT Messing,
RF53N Mit Flammsperre,
Riicktrittventil,
Nachstromsperre
Kondensatableiter 2 TLV Edelstahl,
Typ SS1 pair=21 bar,
Thax=220 °C
Wasserkiihler 1 Eigenbau Mantelkiihler
Ziindbrenner Viessmann Universal Mit Ziindtrafo
Brenner
Thermoelement 28 Typ K Klasse 1
Druckmessumformer 10 PMR PITC-I Edelstahl,
PBetrieb=1-30 bar,
Thax=385 °C
UEG-Sensor 1 Dalemans Kalibriert auf Hy
DAX 3F-17
Gasmesszentrale 1 Dalemans Fiir 1 Sensor,
Typ E 3 Alarmschwellenwerte
Gasanalytik 1 ABB EI3000 Infrarot Photometer
CO,, CO, CH4 Uras26
Gasanalytik 1 ABB EI3000 Wirmeleitfahigkeits-
H, Caldos27 Analysator
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B. Plane

B.1. R&I-Schema der Laborversuchsanlage
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C. Programmcode

Methanisierung - Versuchsanlage MU Leoben

Autoren: J. Draxler, P. Biegger

Dateneingabe

Dieses Berechnung bezieht sich immer auf die komplette Anlage (inklusive W1)

ClearAll["Global %"]

<< Properties.m

: RTO,TS,Ptot sind in diesem file geschitzt fur
R = 8314 J/Kmol.K, TO =273.15K, TS =298.15K

(*Import des Excel-Files iilber "Insert-->FilePath";
In Mathematica wird nur das angegebene Tabellenblatt eingelesenx)
da = Import["DATEIPFAD.x1lsx", {"Data", 5}];

z =10; (* Anzahl Proben eingeben =*)

Magische Berechnung

j=1;
ii=z*2+6; (x Berechnung der Zeilennr (in Excel) bis

zu der berechnet werden soll (Eduktzeile letzte Probe) =x)
(* Start der Schleife =)

Do[ (* Einlesen der Werte aus Excel x)
TC =daf[i+1, 8]; (*Temperatur direkt unter Katalysator =x)
Pges =da[[i+1, 9]]; (* Betriebsdruck =)
S2 =da[[i+1, 10]]; (* Molenstrom Eduktgase *)
(* x = Gaszusammensetzung feucht; y = Gaszusammensetzung trocken x)
x2C02 = da[i, 11];
x2M =da[[i, 12]];
x2CO =da[[i, 13]];
xX2H20 =da[[i, 15]];
yCO2 =da[[i+1, 18]];
yCO=da[[i+1, 19]];
yM=da[[i+1, 20]];
(* Umrechnung auf Molanteile feucht nach Reaktion x)
x3C02 := yCO2 (1 - x3H20) ;
%3CO := yCO (1 - x3H20) ;
x3M := yM (1 - x3H20) ;
x3H2 := yH2 (1 - x3H20);
(* Summationsbedingungen x)
Suml = x2C02 + x2CO + x2H2 + x2H20 + x2M == 1;
Sum2 = x3C02 + x3CO + x3H2 + x3H20 +x3M == 1;

VTiU



2 | Methanisierung_NEU_ganze Anlage_mit Import_EE-Methan.nb

(* Atombilanzen x)
CB1 := S2 (x2CO2 + X2CO + x2M) == S3 (x3CO2 + x3CO + x3M) + S4;
(* S4 = C-Korrektur; hohere KWs oder C-Ablagerungen #*)
HBL := S2 (X2H2 % 2 + X2H20 # 2 + x2M # 4) == S3 (x3H2 » 2 + Xx3H20 » 2 + x3M * 4) ;
OBl := S2 (x2CO2 * 2 + x2CO + X2H20) = S3 (x3CO2 % 2 + x3CO + x3H20) ;
1sg = Flatten[Solve[{Suml, Sum2, CB1, HB1, OB1}]];

(* Gesamtumsatz an CO2 - auch zu "falschem" Produkt CO %)
_ NOC - NC
~ Noc

{NOC = 52 » (x2C02 + x2CO + x2M) , NC = S3 » (x3C02) } /. 1sg;
UmsatzC =UC /. 1lsg;

(* Ausbeute fir ganze Anlage =*)

UC :

NM
NM = S3 *x3M /. 1sg; AusbeuteC = —;
NOC

(* Selektivitat bezogen auf Methan; ganze Anlage *)
Selektivit#tM = NM/ (NOC-NC) /. 1lsg;

reaction := 2 H20g + CH4g - CO2g - 4 H2g;

(* hier startet die Gleichgewichtsberechnung - Dateneingabe *)
PO =1 (* Referenzdruck, bar =x);

(* GGW-Umsatz fiir ganze Anlage *)

nOCH4 = 0; (*neux)

nOH20 = 0; (*neux)

n0CO2 = S2 (x2C02 + x2CO + x2M) ; (+ Gesamtes CO2 Input x)

nOH2 = S2 (X2H2 + X2H20 + 2  x2M) /. 1sg ; (* Gesamte H2 Inputs)

(* stochiometrische Koeffizienten *)

vCO2 = -1;
vH2 = -4;
vCH4 = +1;
vH20 = +2;

(*» Bildungsenthalpien der Reaktionspartner, bei 25°C, in kJ/kmol =)
{hf0H20 = H20g[[2]] * 1000, hf0H2 = H2g[[2] » 1000,
hf0C0O2 = CO2g[[2] » 1000, hf0CH4 = CH4g[2] * 1000} ;
(*» Gibbssche Bildungsenthalpien der Reaktionspartner, bei 25°C, in kJ/kmol x)
{gf0H20 = H20g[[3] * 1000, gf0H2 = H2g[3] * 1000,
gf0CO02 = CO2g[[3] » 1000, gf0CH4 = CH4g[3] = 1000} ;
(* Entropien der Reaktionspartner, bei 25°C, in kJ/kmol.K x)
{sOH20 = H20g[4], sOH2 = H2g[[4]], s0CO2 = CO2g[4], sOCH4 = CH4g[4]}:
(* Warmekapazitiaten der Reaktionspartner, in kJ/kmol.K =*)
{cpH20 = H20g[7], cpH2 = H2g[[7]], cpCO2 = CO2g[[7]], cpCH4 = CH4g[71}:
Ahr0 = reaction[2]]; (* Reaktionsenthalpie, kJ/mol, 25°C x)
Asr0 = reaction[[4]]/1000; (» Reaktionsentropie, kJ/mol.K, 25°C «x)

cpr = reaction[[7]]/1000; (* Warmekapazitdt der Reaktion,
kJ/mol.K, Temperatur-abhangig =)
(* tabellierter Wert von Agr0O =x)

Agr0 = reaction[3];

(» berechneter Wert, Gibbssche freie Raktionsenthalpie, bei 25°C %)
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Agr0 = Ahr0O - TS * Asx0Q;
(* Gleichgewichtskonstante bei TS = 298,15 K *)

(*» Temperaturabhdngige Gleichgewichtskonstante x)
K[TK_] :=

Exp[Log[KO] +J

TS

Agr0

KO = Exp[- ——————
| R/10%6+ TS

TK

KK = K[TC + TO] ;
mCO2 := n0CO2 (1 - e) ;

vH2
mH2 = n0H2 - n0CO2 ( e] ;
vCO02
vCH4
mCH4 := n0CH4 + € * n0CO2 * Abs[ ] ;
vCO02
vH20
mH20 : = n0H20+e*Abs[ ] *n0CO02;
vCO2

mges := mCH4 + mH20 + mCO2 + mH2 ;

((ahro + Integrate[cpr, {T, TS, TT}]) / (R/1076 +TT~2)) dATT];

1sg2 = Flatten[e /. Solve[ ==

mCO2 » mH2 * 4 Pges*2

GGW = First[Select[1lsg2, Positive]];

(* Auswahl des "richtigen" Ergebnisses =*)

Print[" Verhdltnis H2/CO02 = ", n0H2/n0C02 /. 1sg, "\n Gleichgewichtsumsatz
GGW % 100, " %\n erreichter Umsatz CO2 = ", UmsatzC %100, " %\n Ausbeute
AusbeuteC * 100, " %,\n Selektivitdt Methan = ", SelektivitatMx 100, " 96"];

{{n0H2 /n0CO2, GGW * 100,
UmsatzC * 100, AusbeuteC » 100, SelektivitatM* 100, ", "™, "", "nw v v "} ,

(*Ausgabe der wichtigsten Daten =*)tabexp[j]

v, v, v, o, omnS3, x3C02, x3CO, x3H2, x3H20, x3M}} /. 1sg;

(* Formatierung der berechneten Daten fir Excel x)

j=3+1, {i, 8, ii, 2}] (#*Abschluss der Schleifex)

ExportTabelle = Flatten[Table[tabexp[k], {k, z}], 1];

(* Formatierung der Tabelle fir Export =)

Export["DATEIPFAD.xlsx", ExportTabelle] ;

(» Export in Excel-File - Pfad und Name sind beliebig wadhlbar =)

mCH4 » mH20%2 mges”*2
*

| 3
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