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Die Studie fur das BAFU wurde im Rahmen vom Gesamtprojekt High Efficiency Power-to-Methane
Pilot HEPP durchgeflhrt. Das Gesamtprojekt HEPP wurde in Zusammenarbeit mit nachfolgenden
Partner (Abbildung 1) aus Forschung und Industrie realisiert.
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Abbildung 1: Projektpartner im Projekt HEPP
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Einleitung

Seit 2014 ist das IET Institut fir Energietechnik der OST Ostschweizer Fachhochschule im Bereich
der synthetischen Treibstoffe aktiv. Wahrend Power-to-Gas und Power-to-X im Jahr 2014 erst wenig
diskutiert wurden, ist das Thema der synthetischen erneuerbaren Treibstoffe heute ein wichtiges
Thema in der Diskussion einer nachhaltigen Energieversorgung.

Vom Januar 2015 bis Februar 2017 wurde von der OST eine erste Power-to-Gas Anlage betrieben.
Im neuen Projekt High Efficiency Power-to-Methane Pilot (HEPP) baut die OST seit 2017 zusammen
mit Partnern aus der Wirtschaft und der Forschung im kleinen Massstab eine Power-to-Gas Anlage
mit den folgenden zwei Zielen:

1. Effizienzsteigerung und Erhéhung der Wirtschaftlichkeit von Power-to-Gas-Technologien mit dem
Einsatz von neuen Technologien.

2. Offentlichkeitsarbeit mithilfe der Demonstration von der Produktion und Anwendung von Power-
to-Gas mit Tankstelle, Gasfahrzeug, Gaseinspeisung und CO.-Kollektor. Letzterer beruht auf der
Technologie von Climeworks und wird von Audi in Ingolstadt zur Verfiigung gestellt.

Zusatzlich ist die OST Uber weitere Projekte zum Thema synthetische Treibstoffe national und
international vernetzt, insbesondere im Rahmen der Swiss Competence Center for Energy Research
(SCCER)."

Um das oben genannte Ziel 1 zu erreichen, werden insbesondere Verbesserungen der
Wirkungsgrade des Katalysators und der Reaktorprozesse im Projekt HEPP untersucht. Zusatzlich
werden neue Methoden zur Prozessuberwachung evaluiert, welche z.B. die Gaszusammensetzung
des Produktgases glinstiger und verlasslicher prifen sollen.

Die Weiterentwicklung der eingesetzten Membrane mithilfe einer zusatzlichen Trenneinheit soll die
Qualitat des produzierten Treibstoffes verbessern und zu einer héheren Umwandlungsrate des
Prozesses flhren. Auch hier ist der Einsatz geeigneter und maoglichst glnstiger Gasmesstechnik
erforderlich.

Dies wurde im Rahmen des Projekts High Efficiency Power-to-Gas Pilot (HEPP) mit Unterstitzung
des BAFU untersucht und mit der Durchflihrung von verschiedenen im folgenden beschriebenen
Projektphasen (Phasen 1 bis 4) erforscht.

' Die ehemalige HSR, neu die OST ist mit dem Thema synthetische Treibstoffe im SCCER Heat and Electricity Storage (www.sccer-hae.ch) und
in den Joint Activities (JA) Coherent Energy Demonstrator Assessment (CEDA) und ,White Paper Power-to-X* aktiv. Sie fuhrt im Rahmen des
Nationalen Forschungsprogramms 70 (www.nfp70.ch) das Projekt ,Renewable Methane for Transport and Mobility* durch und ist mit dem Thema
synthetische Treibstoffe im Forum Energiespeicher Schweiz (FESS) der aee Suisse aktiv (https:/speicher.aeesuisse.ch/de/index). Auf
internationaler Ebene ist die OST mit dem Thema ,synthetische Treibstoffe tatig in den EU-Projekten ,STORE&GO® (www.storeandgo.info) sowie
Pentagon (www.pentagon-project.eu) und ist aktiv in ,European Research Institute for Gas and Energy Innovation“ ERIG (www.erig.eu).

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
Treibstoffen Seite 1/89
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1. Phase 1 - Erprobung von mikrothermischer
Gasmesstechnik zur Messung der Methan-
Treibstoffqualitat

Ziel: Glnstigere und schnellere Gasanalytik gegeniber herkémmlichen Verfahren.

Die nach dem kalorimetrischen Prinzip arbeitenden Sensoren erlauben gegentber herkémmlicher
Messtechnik (Prozessgaschromatograph) ein schnelleres Bestimmen von Gasqualitatsparameter
mit direkter Relevanz fir die Gasnutzung und so z.B. auch flr das Einhalten von
Emissionsgrenzwerten.

Diese Sensoren sollen in fir Power-to-Gas typischen Gasgemischen eingesetzt und getestet
werden und die Messergebnisse mit den gleichzeitig bestimmten Daten aus einem prazisen
Massenspektrometer verglichen werden.

1.1 Riickblick Phase 1

In Phase 1 ging es hauptsachlich um die Erprobung von mikrothermischer Gasmesstechnik zur
Messung der Methan-Treibstoffqualitat. Konkret wurden zwei Sensormodelle von Mems AG aus
Tabelle 1 getestet. In der HEPP-Anlage soll an den in Abbildung 2 bezeichneten Stellen die
Gaskonzentration bestimmt werden. Die erwarteten Gaszusammensetzungen an den
Entsprechenden Messstellen (SP1 — SP12) sowie die vorgesehenen Betriebsbedingungen sind in
Tabelle 2 angegeben. Abbildung 2 und Tabelle 2 zeigen wie die Mems Sensoren (Stand: 2017) in
der HEPP-Anlage eingeplant waren, die aktuelle Verwendung der Mems Sensoren wird im Kapitel
1.2 erlautert.

Tabelle 1: Sensormodelle und Eigenschaften, Angaben Stand 2017

Gasqualitatssensoren gasQs flonic | gasQs static

[a FE {‘\2}\ ‘
‘I N,
W ad
o il L
ol
Physik. Messgrossen Warmeleitfahigkeit, Warmeleitfahigkeit

Warmekapazitat, Dichte

Gasart Mehr-Komponenten- Zwei-Komponenten-
Gemische Gemische
Prozessbedingung Vordruck p > 4barg p=0..9 barg
Pmax=9barg
Messart by-pass in-line
Anschluss 6mm Swagelok G3/8* Einschraubgewinde
Interface CAN-Bus analog 4-20 mA
ATEX Zertifikate Nein? ExI1G ExiallC T4 Ga

2 gasQSTM flonic V2 ist ATEX conform, €x Il 2G Ex ib IIC T4 Gb (SEV 18 ATEX 0111 X)

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Das Schema in Abbildung 2 zeigt auf, wo die Gaskonzentrationen auf der HEPP-Anlage bestimmt
werden sollten.

Legende
M-49 Gasmischer
E-50 bis E-55 Warmetauscher
(o3 F-64: Membranmodul
R-51: Methanisierungsreaktor
SP1-SP12: Gasmessstellen
SP1: gasQS static
SP2: gasQsS flonic

SP11: gasQS static
SP12: gasQS static

CO2/H2
Permeat

CH4
Product

F-64
Membranmodul

jR-&

Reactor Condensate

Abbildung 2: Schema des Reaktions- und Aufbereitungsabschnittes der PtG-Anlage

Die erwarteten Gaszusammensetzungen an den entsprechenden Messstellen (SP1 — SP12) sowie
die vorgesehenen Betriebsbedingungen sind in Tabelle 2 angegeben.

Tabelle 2: Gaszusammensetzung und Betriebsbedingungen an den Messstellen

Sampling Designation Concentration Ranges Process Conditions  Flowrates

CO2/ Biogas Feed — 100 0-60 5-95 15-25 11.2
Mebrane Feed 0-15 0-60 0-80 5-95  8-45 14.7
B Permeate 0-20 0-80 0-60 03-5 8-45 6.6
m Retentate (Producy 0-5 0-5 90-99 5-95 8-45 8.3

Note: Expect H20 to be present in all streams at levels below 1 Vol.%

Abbildung 2 zeigt eine sehr friihe Planungsphase, diese wurde aber so in der HEPP-Anlage nicht
umgesetzt. Eine vereinfachte Darstellung der realisierten HEPP-Anlage ist in Abbildung 30
ersichtlich. Die Messstelle SP 1 wurde soweit vorbereitet, dass ein gasQS Static Sensor nur noch
montiert werden misste. SP 1 war zur Bestimmung des CH4/CO, Gehaltes von Biogas gedacht. Bis
zum jetzigen Zeitpunkt wurde die HEPP-Anlage zu Referenzzwecken nur mit reinem CO- betrieben.
SP11 wurde ebenfalls nicht mit gasQS Static realisiert. Versuchsmessungen (Anhang C: Phase 2)
mit dem Membranmodul F-64 habe gezeigt, dass im Permeatstrom kein binares CO2/H,
Gasgemisch vorliegt, sondern ein tertiares Gemisch aus CH4, H> und CO2. SP10 und SP 12 wurden
so wie geplant mit einem gasQS Flonic (SP10) und einem Sensor gasQS Static (SP12) in der HEPP-
Anlage umgesetzt.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
Treibstoffen Seite 3/89
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1.1.1 Physikalisches Modell fiir die Messungen mit gasQS™ static

Die Sensoren der Mems AG arbeiten mittels einer Korrelation der gesuchten Zusammensetzung mit
physikalischen Eigenschaften der Gasmischung.

Basierend auf einem mikro-thermischen CMOS-Chip der Firma Sensirion® lassen sich bei einem
gasQS Flonic die physikalischen Eigenschaften wie Warmeleitfahigkeit A, Warmekapazitat c,, sowie

die Dichte p einer Gasmischung bestimmen.

d!glte_\: J amplification &
cireurtry AD-conversion
w
(@)]
3
3
gas
flow —
[N heater

Abbildung 3: Mikrothermischer CMOS Chip von Sensirion

Die Mems AG hat fur diesen Chip ein physikalisches Modell erarbeitet, mit Hilfe dessen die zu
erwartenden Signale flr unterschiedlichste Gaszusammensetzungen gut vorhergesagt werden
kénnen. Der Zusammenhang zwischen den gemessenen physikalischen Eigenschaften und der
gewlnschten Angabe der Konzentrationen c¢; der einzelnen Gaskomponenten wird Uber
Korrelationsfunktionen f.,,.,.; hergestellt:

Ci= fcorr,i (A, Cp, P)-

In der PtG-Anlage treten grundsatzlich Gasgemische mit Methan (CH4), Kohlendioxid (COz) und
Wasserstoff (H2) auf. Abbildung 4 zeigt die Korrelation der Methankonzentration fiir Mischungen mit
bis zu 35 mol-% CO und 20 mol-% H. Gleichfarbige Punkte gehdren zu einem gegebenen CO.-
Gehalt (siehe Legende) mit H>-Beimischung zwischen 0 und 20 mol-%.

3 www.sensirion.com

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
Treibstoffen Seite 4/89
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Abbildung 4: Korrelation des Methangehalts in Gasmischungen mit bis zu 35 mol-% CO2 und 20 mol-% H:

Abbildung 4 zeigt, dass eine hohe Linearitat in dem vorausgesagten Methangehalt zu erwarten ist.
Die Linearitdt scheint auch Uber den in diesen Abklarungen verwendeten sehr breiten
Konzentrationsbereichen (45-100% CHs, 0-35%CO. und 0-20%H.) erhalten zu bleiben. Der
zugehdrige Korrelationsfehler ist in Abbildung 5 dargestellt und in Prozenten des Methangehalts
angegeben.

CH4 content correlation error

o A 0% C02
= A
g & . 45%C02
po WY'W
i W‘ e :ﬂ::‘w,’“ 10% CO2
2 0.0% * 0 A,
£ . -M,Ak‘“z:. hay, 0 15% C02
g N . A20% CO2
05% .
0-5% 25% €02
.
©30%C02
1.0% A35%C02

0.40 0.50 0.60 0.70 0.80 0.90 1.00 110
CH4 content

Abbildung 5: Korrelationsfehler fiir die Methangehaltbestimmung

Da auch die gemessen physikalischen Eigenschaften A, ¢, und p fehlerbehaftet sind, wird die
tatsdchliche Messunsicherheit grésser sein als der alleinige Korrelationsfehler. Im Falle der
Methangehaltbestimmung gehen die Messfehler linear, d.h. i.d.R. mit 1-2% in das Endresultat ein.

Obige Abschatzungen des Korrelationsfehlers wurden mit Hilfe bestimmter Stoffdaten errechnet. In
diesen Stoffdaten selber sind ebenfalls Korrelationen enthalten, welche wiederum das Verhalten der
realen Gassysteme gut, aber nicht fehlerfrei wiedergeben. Erst die geplanten Vergleichsversuche
werden das reale Verhalten der Sensoren zeigen.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
Treibstoffen Seite 5/89
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H2 content
0.25
0.20 'S
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'
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015 * A5%C02
H - ® 10% CO2
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* 25% €02
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*
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&
s
'
.
0.00 &
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correlated H2 content

Abbildung 6: Korrelation des Wasserstoffgehalts in Gasmischungen mit bis zu 35 mol-% CO2 und Methan

H2 content correlation error

0% C0O2
A5%C02
©10% €02
#15% CO2
A20%CO2
25% C02
#30%CO2

error absolut [%]
g
X
»
»
»
"
»
»
»
»
»
»
"
"
"
L _ 4
L 4
L 4
L =g
L =3
L g
*e
1.4

-1.0% A35%C0O2

0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 0.12 0.14 0.16 0.18 0.20
H2 content

Abbildung 7: Korrelationsfehler fiir die Wasserstoffgehaltbestimmung

Abbildung 6 und Abbildung 7 zeigen die analogen Bilder flir den Wasserstoffgehalt. Auch hier gilt
wieder, dass die tatsachliche Messunsicherheit grosser als der Korrelationsfehler ist. Bei der
Wasserstoffgehaltsbestimmung gehen die Messfehler Uberproportional in das Endresultat ein,
sodass in diesem Falle — welcher von Mems AG noch implementiert werden muss — die direkte
Berechnung der Konzentrationen anhand des folgenden Gleichungssystems mdglicherweise
weniger fehlersensible Resultate liefert:

Liy-e, + Ipe, + Ly = |
Ly-¢p + Iycp + Iycey = 1,
Ly-¢, + Iyc, + Lyey = I

¢ + c, + c, = 1

¢ sind die Konzentrationen der drei Gase CH4, CO2 und Hz (die sich zu 100% addieren, letzte
Gleichung). Die I; entsprechen den Messgrossen A, ¢, und p, und I;; sind die entsprechenden Werte
der Einzelgase.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
Treibstoffen Seite 6/89
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1.1.2 Experimentelle Untersuchung der mikrothermischen Gassensorik

Um den Einsatz der Mems-Sensoren in der HEPP Anlage zu validieren, war es vorgesehen, diese
Sensoren parallel zum Prozessmassenspektrometer am Membranteststand aufzubauen und zu
betreiben.

Um den Versuchsaufbau und -ablauf zu vereinfachen, wurde jedoch entschieden, die
Membranversuche nur mit dem Prozessmassenspektrometer durchzufiihren. Die Validierung durch
experimentelle Untersuchung wurde auf dem einfacheren Teststand in Abbildung 8 durchgefihrt.

MEMS
‘static’ sl
MEC.1
T AR () (er2) }]_’ vent
w FC N N
L5
&k T L g | |
; G | |
0-20bar w1
MEMS MEMS
CcHa : ;
SfLonic’ 1| ,flonic’ 2
MFC 2 o1
o ;\ | | L Ve
e
]
DAY
{r2poar vp1 o2
Cco2
cv-3
-
S MFC 3 ETJFN ;’J > Vent
T e |
4% b
' =]
0-20bar
PIC
(0-15 bar) MS L Vent

25/15/62%

Abbildung 8 Teststand fiir die experimentelle Untersuchung der Mems-Sensoren.

Der Teststand besteht aus einer Gasmischstrecke und zwei Messstrecken. In der Gasmischstrecke
stellen 3 Massenflussregler individuell einen genauen, vorbestimmten Durchfluss an CH4, CO, und
H: ein, so dass ein Gemisch der gewlinschten Konzentration entsteht. Auch ist es méglich, hier
kommerziell erhaltliche, gepriifte Gasgemische einzusetzen.

Das Gasgemisch fliesst dann Uber eine erste Messstelle, wo zuerst ein Mems-Sensor des Typen
,static* aufgebaut ist. Dieser ist fr bindre Gemische aus CO2 und CH4 vorgesehen. Danach fliessen
die Gase parallel in zwei Messstrecken:

- Messtrecke 1, wo sich zwei Mems-Sensoren vom Typ flonic' befinden. In dieser Messstrecke
wird der Druck durch ein Uberstromventil am Ende der Messtrecke gehalten.

- Messtrecke 2, wo das Gas zunachst entspannt wird und
Prozessmassenspektrometer geflihrt wird.

dann zum

Dieser Teststand erlaubt es, alle fur die HEPP-Anlage vorgesehenen Sensoren parallel
auszumessen und im Gegensatz zum Versuchsaufbau fir die hollow-fiber Membran beliebige
Gemische aus CHs, CO2 und H: fur die Experimente herzustellen und so Schwankungen, wie sie in
den Versuchen mit dem hollow-fiber-Membranmodul aufgetreten sind, zu vermeiden.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen

Treibstoffen Seite 7/89
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1.2 Meilenstein 1 und Erkenntnisse Phase 1

Im Folgenden wird der Term ,Konzentration* oder ,Gaszusammensetzung’ verwendet. Dabei ist
immer der Volumenanteil (Vol-%) der Komponente gemeint.

1.2.1 Aus den Versuchen mit den flonic-Sensoren
Zwei Mems-Sensoren vom Typ ,flonic’ (flonic-Sensoren) wurden an der OST getestet. Entsprechend

der Seriennummern werden diese im Folgenden als flonic #36 und flonic #37 unterschieden. Tabelle
3 zeigt die Zusammensetzung der verwendetet Gase.

Tabelle 3: Gaszusammensetzungen der Versuche mit flonic-Sensoren

Nr. Gas Zusammensetzung?

Art" (o | H. CO;
FG1 G 0.00 99.9 0.00
FG2 G 0.01 0.0 99.50
FG3 G 19.88 59.8 20.29
FG4 G 50.48 24.2 25.29
FG5 G 58.99 0.0 40.90
FG6 G 77.14 16.1 6.77
FG7 G 90.80 7.2 1.99
FG8 G 96.18 1.9 1.87
FG9 G 20.30 79.7 0.00
FG10 G 40.30 59.7 0.00
FG11 G 60.22 39.8 0.00
FG12 G 24.52 51.1 24.38
FP1 P 21.80 63.3 14.90
FP2 P 79.77 16.2 4.03
FU1 P 100.00 0.0 0.00
FU2 P 74.83 0.1 25.10
FU3 P 89.80 10.2 0.00

1) G: Gasgemisch, P: Prufgas
2) Als Zusammensetzung wird hier das Messresultat des Massenspektrometers angegeben ausser bei Priifgasen, wo
die vom Hersteller angegebene Konzentration verwendet wird.

Die Versuche FG1 bis FG12, sowie FP1 und FP2 wurden an der OST durchgefiihrt. Die
Gasgemische wurden Uber den vorher beschriebenen Prifstand mit drei Massenflussregler
eingestellt, der Arbeitsdruck lag dabei bei 9 barg. Die Versuche FP1 und FP2 dienen der
Uberprifung des Massenspektrometers, dabei wurden vorgemischte Gase aus =zertifizierten
Flaschen verwendet.

Die Versuche FU1 bis FU3 stellen Uberpriifungsmessungen der Mems AG mit vorgemischten
Prifgasen zum Zeitpunkt der Auslieferung der Sensoren dar.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Die Funktionsweise der Flonic-Sensoren beruht darauf, drei unabhangige, physikalische
Eigenschaften des Gases zu bestimmen und daraus auf die Zusammensetzung des Messgases zu
schliessen. Eine Eigenschaft ist dabei die Schallgeschwindigkeit des Gases, welche Uber die
Abfallzeit des Druckes eines Messvolumens Uber eine kritisch betriebene Dise (Differenzdruck
grosser Faktor 2) ermittelt wird. In Tabelle 4 sind die Schallgeschwindigkeiten der reinen
Komponenten angegeben, die sich zwischen 267 m/s (CO2) und 1270 m/s (H2) mit einem Faktor von
nahezu funf voneinander deutlich unterscheiden.

Tabelle 4: Schallgeschwindigkeit der reinen Gase (bei 20°C, 1 bar)

Komponente Schallgeschwindigkeit* (m/s)

CHy 446
CO2 267
Ha 1270

Das Ausflussverhalten Uber die verwendete Duse weicht real vom theoretischen (ideal) gerechneten
Wert ab, was mit einem Verlustfaktor berticksichtigt wird. Bei der Verwendung des flonics in einem
begrenzten Gasbereich kann dieser Faktor als konstant angenommen werden. Im diesem Fall
unterscheiden sich die 3 Gase jedoch deutlich und vor allem bei Wasserstoff wird eine systematische
Abweichung festgestellt. Abbildung 9 zeigt absolute Abweichung (IST-SOLL) der beiden flonic
gegenuber dem IST-Wert. Die Messgrdsse ist auf Methan normiert, reines Kohlendioxid liegt dann
bei 0.6 und reiner Wasserstoff bei 2.8.

Abweichung kritische Duse

0.02

-0.02

-0.04

-0.06

ISt-SOLL

-0.08
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15T

Abbildung 9: Korrekturfaktor fiir flonic-Sensoren.

Bei den untersuchten Gasen tritt also mit zunehmenden Wasserstoffgehalt eine Abweichung von bis
zu 0.1 auf, was nicht vernachlassigbar ist. In einem ersten Schritt wurde daher eine lineare Korrektur
angewendet. Die Ergebnisse im Folgenden sind nachtraglich aus den Rohdaten der flonic ermittelt
worden und beinhalten diese Korrektur. Fir die direkte Anwendung musste die Firmware der flonic
dementsprechend ebenfalls angepasst werden.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Tabelle 5: Messwerte zur Gaszusammensetzung gemessen mit dem Prozessmassenspektrometer und flonic-Sensoren
Messwerte

MS flonic #36 flonic #37

CH, H. | CO; CH, H. CO. (of H. CO;
FG1 0.00 99.95 0.00 0.32 99.68 0.00 0.28 99.72 0.00
FG2 0.01 0.04 99.50 0.07 -0.07 100.00 | -0.01 0.01 100.00
FG3 | 19.88 59.82 20.29 14.43 64.27 21.30 14.03 64.47 21.50
FG4 | 50.48 24.22 25.29 49.98 25.12 24.90 49.31 25.29 25.40
FG5 | 58.99 0.00 40.90 56.15 0.65 43.20 55.18 0.74 44.08
FG6 | 77.14 16.08 6.77 79.30 15.00 5.70 78.73 15.32 5.95
FG7 | 90.80 7.20 1.99 92.35 6.42 1.23 92.46 6.39 1.15
FG8 | 96.18 1.94 1.87 97.43 1.82 0.75 96.70 2.00 1.30
FG9 | 20.30 79.7 0.00 20.53 79.32 0.15 20.41 79.39 0.20
FG10| 40.30 59.7 0.00 41.90 58.10 0.00 41.71 58.29 0.00
FG11| 60.22 39.8 0.00 62.70 37.30 0.00 62.36 37.64 0.00
FG12| 24.52 51.1 24.38 21.49 52.71 25.80 21.16 52.94 25.90
FP1 23.71 60.86 15.41 19.56 64.22 16.23 19.38 64.44 16.18
FP2 80.41 15.54 4.03 82.45 14.95 2.60 82.02 15.10 2.88
FU1 - - - 99.88 0.12 0.00 99.85 0.15 0.00
FU2 - - - 74.96 0.11 24.93 74.36 0.22 25.43
FU3 - - - 90.33 9.67 0.00 90.22 9.78 0.00

In Tabelle 5 sind alle flonic Messergebnisse zusammengefasst. Die Abweichungen zwischen den
Messwerten vom Prozessmassenspektrometer (,Zusammensetzung‘) und den Messwerten der zwei
flonic-Sensoren sind in Tabelle 6 ersichtlich, wobei die absolute Grosse der Abweichungen
angegeben und farblich untermalt ist (zunehmend von Griin nach Rot).

Tabelle 6: Abweichungen (als Absolutwerte) zwischen den Konzentrationsmesswerten von Prozess MS und flonic-

Sensoren

Abweichungen

flonic #36 flonic #37

CH, H- CO: CO;
FG1 0.3 0.2 0.0 0.3 0.2 0.0
FG2 0.1 0.1 0.5 0.0 0.0 0.5
FG3 55 4.5 1.0 5.9 4.7 1.2
FG4 0.5 0.9 0.4 1.2 1.1 0.1
FG5 2.8 0.7 2.3 3.8 0.7 3.2
FG6 2.2 1.1 1.1 1.6 0.8 0.8
FG7 1.6 0.8 0.8 1.7 0.8 0.8
FG8 1.3 0.1 1.1 0.5 0.1 0.6
FG9 0.2 0.4 0.2 0.1 0.3 0.2
FG10 1.6 1.6 0.0 1.4 1.4 0.0
FG11 2.5 2.5 0.0 2.1 2.2 0.0
FG12 3.0 1.6 1.4 3.4 1.8 1.5
FP1 1.9 24 0.5 2.2 0.9 1.3 24 1.1 1.3
FP2 0.6 0.7 0.0 2.7 1.3 1.4 2.3 1.1 1.2
FU1 - - - 0.1 0.1 0.0 0.2 0.2 0.0
FU2 - - - 0.1 0.0 0.2 0.5 0.1 0.3
FU3 - - - 0.5 0.5 0.0 0.4 04 0.0

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Erkenntnisse flonic-Sensoren

Was zunachst auffallt, ist, dass beide flonic Sensoren ein ahnliches Messverhalten aufweisen. Die
grossen Abweichungen von bis zu 5.9 % bzw. 3.4 % bei Gas FG3 und FG12 sind bei beiden Geraten
vorhanden. Jedoch liegen diese bedeutend héher als die erwarteten Abweichungen um +/- 0.5%,
wie die Uberprifungsmessungen FU1 bis FU3 zeigen.

Auch bei den Prufgasen FP1 und FP2 weisen die flonics Abweichungen von bis zu 2.7 % auf. Hier
gilt jedoch zu bemerken, dass auch das Prozess-Massenspektrometer eine Abweichung von 2.4 %
im Versuch zu FP1 aufweist. Es liegt die Vermutung nahe, dass die angegebene Zusammensetzung
besonders von Prifgas FP1 mdglicherweise nicht korrekt ist.

Weiterhin treten bei den Gemischen FG5 (hoher CO. Anteil) und FG3/FG12 (hohe CO2/H> Anteile)
grossere Abweichungen auf. Jedoch gerade beim Gas FG5 stellt sich die Frage, ob die Abweichung
im flonic oder im Massenspektrometer zu suchen ist.

Die flonic Sensoren wurden gemass Spezifikation mit Gemischen bis 20% Wasserstoff und 40%
Kohlendioxid kalibriert. Einzig das Gas FP1 wurde zur Abdeckung héherer Wasserstoffgehalte fir
die Kalibrierung herangezogen. Konzentrationen ausserhalb der angegebenen Bereiche beruhen
auf Extrapolation. Ein Teil der festgestellten Abweichungen der flonic ist daher in der Kalibrierung
begrundet.

Da an der OST mit den Gases FG1 und FG2 auch die reinen Grenzgase CO; und H, gemessen
wurden, kénnen diese nachtraglich zu einer Rekalibrierung der flonic Sensoren genutzt und so die
moglichen Fehler durch die Extrapolation reduziert werden.

1.2.2 Aus den Versuchen mit dem Static-Sensor

Ein Mems-Sensor vom Typ static wurde mit CH4/CO, Gasgemischen getestet, siehe Tabelle 7. Die
Messungen SG1-3 wurden mit Gasgemischen am Prifstand der OST durchgeflihrt. Die Messungen
SP1-SP3 sind Kontrollmessungen, welche mit zertifizierten Prifgasen bei Mems AG durchgefihrt
worden sind. Der verwendete Sensor wurde fir CH4 Konzentrationen zwischen 68 und 100% CH.
Kalibriert (Entsprechen 32 bis 0% CO,)

Tabelle 7: Messungen mit ,static’ Mems-Sensor

Nr. Gas Druck Zusammensetzung? | Messwert?)
Art" (barg) (o H co, | (o

SG1 G 6.5 72.19 0.00 27.79 73.24 1.05
SG2| G 2.5 86.68 0.00 13.31 86.35 -0.33
SG3| G 6.5 86.69 0.00 13.30 88.17 1.47
SP1 P 6.5 99.995 0.00 0.00 99.80 -0.20
SP2 P 6.5 95.20 0.00 4.80 94.72 -0.48
SP3 P 6.5 74.95 0.07 25.05 74.40 -0.55

1) G: Gasgemisch, P: Priifgas

2) Als Zusammensetzung wird bei Gasgemischen das Messresultat des Massenspektrometers angegeben. Bei Prifgasen sind es jene
vom Hersteller angegebene Konzentrationen.

3) Messwert vom static-Sensor

Beim static Sensor wird identisch zum flonic die Warmeleitfahigkeit des Gases bestimmt. Es wird
jedoch davon ausgegangen, dass im Gasgemisch ausschliesslich Methan und Kohlendioxid
vorhanden sind (bindre Gasgemische). Dadurch ist es hier im Gegensatz zum flonic moglich, mit
nur einem Gasparameter die Zusammensetzung zu ermitteln. Der Messalgorithmus wird dadurch
wesentlich vereinfacht, was sich auch in der besseren Ubereinstimmung zu den Messwerten des
Prozessmassenspektrometers widerspiegelt.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Erkenntnisse Static-Sensor

Auffallig ist die Abweichung zwischen den Messungen SG1-3 bei OST und SP1-3 bei MEMS AG bei
fast identischer Gaszusammensetzung. Bei den Prifgasen wurde eine leicht negative Abweichung
festgestellt, bei den Testgemischen ist jedoch eine positive Abweichung vorhanden.

Bei zwei Tests wurde wahrend des Versuches eine Drift in den Messwerten beobachtet. Diese Drift
liegt sehr wahrscheinlich darin begriindet, dass noch Reste von Wasserstoff vorhanden waren.
Wasserstoff weist mit 191 mW/(m*K) im Gegensatz zu Methan (ca. 37 mW/(m*K)) und Kohlendioxid
(18 mW/(m*K)) eine hohere thermische Leitfahigkeit auf. Die Gaszufuhrung zum static Sensor
beruht ausschliesslich auf Diffusion.

Die Versuche SG2 und SG3 erlauben ferner, die Druckabhangigkeit des Messwertes zu bestimmen.
Mit den vorliegenden Daten wird ein Faktor von 0.423 % CH./bar berechnet. Bei MEMS AG wurden
entsprechende Testreihen mit den Prifgasen SP1-SP3 durchgefihrt, s. Abbildung 10. Die somit
ermittelte Druckabhangigkeit liegt bei 0.284 bis 0.301 %CHa/bar. Diese ist tiefer als die bei der OST
gemessene.

Druckabhangigkeit Static-Sensor
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Abbildung 10: Druckabhéngigkeit static-Sensor
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1.3 Aktuelles und Ausblick Phase 1

Stand Juli 21 werden zwei Personen vor Ort benétigt, um die HEPP-Anlage zu fahren. Um
Personalaufwand zu reduzieren und um die Versuchsanlage auch nach Projektende weiter
betreiben zu kdénnen, wird die Automatisierung der HEPP-Anlage angestrebt. Zu diesem Zweck
wurden weitere MEMS Sensoren beschafft, die an den entsprechenden Stellen dem
Prozessleitsystem die erforderlichen  Gas-Zusammensetzungen liefern sollen. Das
Massenspektrometer soll zuklnftig nur fir Analysen und nicht wie bis danhin zur Analysen und
Prozesssteuerung genutzt werden.

Fir die Automatisierung der HEPP-Anlage wurde ein Gasmessstellen—Konzept erarbeitet, siehe
Abbildung 11. Die zusatzlichen MEMS-Sensoren wurden bis Ende Sommer 2021 eingebunden. Bei
den Gasmessstellen SAP 12,13,14 und 16 wurde ein gasQS flonic installiert und bei den beiden
Messstellen Al-511 und AI-653A wurden gasQS static verwendet.
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" (SAP6/ Ha: 0-40Vol.% Legende:
i - CO,;: 0-10Vol%
/AN [ MSY o (MEMS } lcH:  0-80Vol% M-49: Edukt-Gas-Mischer

\SAP16/ R-51: Methanisierungsreaktor

. \"T"/ ST? _ ‘ 11 bara -> 6 bara
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L]
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-t L]
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Abbildung 11: Gasmessstellen-Konzept fiir eine Automatisierung der HEPP-Anlage

Um die Anforderungen der SVGW-Richtlinie G 13* betreffend der Gaseinspeisung zu erfillen, wurde
in Zusammenarbeit mit der Firma MEMS AG ein Static Sensor neu konfiguriert und kalibriert. Der
Static Sensor wurde fir bindre Gasgemischen ausgelegt, an der Messstelle Al-653A sind aber
Gasgemische aus CHs, CO2 und H, moglich. Die neue Konfiguration ermoéglicht anhand der
Leitfahigkeit des Gasgemisches einen GO or NO GO Entscheid fur die Gaseinspeisung zu treffen,
ohne die exakte Gaszusammensetzung zu kennen.

4 Gaszusammensetzung flr eine Uneingeschrénkte Einspeisung: min 96 Vol.% CHa, max. 4 Vol.% COz und max. 2 Vol.% H:

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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2. Phase 2 — Neuer Methanisierungskatalysator

In Phase 2 soll ein Katalysator der Schweizer Herstellerfirma Hitachi Zosen Inova fur die
Methanisierung getestet werden. Die HEPP-Anlage wird mit diesem neu entwickelten Katalysator
betrieben. Dabei wird das Verhalten des Methanisierungsprozesses auf unterschiedliche
Einflussgrossen (Druck, Temperatur, Massenstrome, ...) untersucht. Im Weiteren wird das
Langzeitverhalten des Katalysators untersucht.

Ziel: Betrieb der Anlage mit einem neu entwickelten Katalysator und Optimierung der
Systemparameter fir einen maximalen Treibstoffertrag.

In einem weiteren Schritt soll eine Membrantechnik aus Biogasanlagen fir den Einsatz in Power-to-
Gas-Anlagen getestet werden. In der HEPP-Anlage werden in einem ,open loop“-Verfahren mit Hilfe
der Membran die Reste der Eduktgase Hz und CO; aus dem Produktgas (CH4) entfernt. Im ,open
loop“-Verfahren wird das Permeatgas verworfen.

Ziel: Aufkonzentrierung des Methan-Produktes zu Treibstoffqualitat.

Als letzter Schritt in Phase 2 soll die Ruckfihrung des Permeats (H2, CO) in die Methanisierung
umgesetzt werden. Fur eine effiziente Anlage ist es wichtig, das Permeat wiederzuverwenden. Dabei
wird in einem ,closed loop“-Verfahren das Permeat in den Methanisierungsreaktor zurlickgefuihrt.

Ziel: Hohere Reaktorausbeute / Effizienz in der Treibstofferzeugung (geringerer Energie-Input pro
kg Treibstoff)

2.1 Ruckblick Phase 2

2.1.1 Katalytische Methanisierung

Eine Besonderheit der HEPP Anlage besteht darin, dass der Methanisierungsreaktor selbst in zwei
Reaktionszonen unterteilt ist, also zwei raumlich getrennte Katalysatorschittungen aufweist. Diese
Unterteilung erlaubt das Steuern der Hotspot-Temperaturen ohne, dass ein Ballastgas verwendet
wird. Als Ballastgas wird haufig Wasserdampf verwendet, was zu einer Verschlechterung der
Energiebilanz der Gesamtanlage fihrt. Das Testen dieses Reaktorkonzepts ist Teil der Aufgabe an
der HEPP Anlage.

Der Doppelmantelreaktor wurde im April 2019 mit den konventionellen, Nickel-basierten Katalysator

des Projektpartners Hitachi-Zosen Inova (HZI) beladen (Zylinder mit 3mm & und 3 mm Lé&nge).
Abbildung 12 zeigt das Flllschema des Reaktors mit einem ersten Bett von 457 mm Lange im
oberen und einen solchen von 913 mm Lange im unteren Teil des Reaktors. (Fliessrichtung der
Gase: von oben nach unten). Diese aktiven Zonen sind durch eine 134 mm lange, inerte Schittung
(SiO2/Al,03-Kugeln) getrennt, in welcher auch ein zusatzlicher Gaseinlass flir CO, vorhanden ist.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Abbildung 12:  Schema der Katalysatorfiillung mit HZI Katalysator, oben (bzw. der Gaseinlass) ist im Schema links,
unten (bzw. der Produktauslass) ist im Schema rechts.

Diese Konstruktion erlaubt es, dem ersten Katalysatorbett ein Gasgemisch zuzuflihren mit einem
grossen Wasserstoffliberschuss gegeniber dem vorhandenen CO,. Damit ist die maximal
erreichbare Temperatur beschrankt aufgrund des beschrankten Reaktionsumsatzes in dieser Zone,
aber auch weil Wasserstoff als sehr effizientes Ballastgas fungiert (Wasserstoff hat eine sehr hohe
Warmekapazitat). In der 2. Katalysatorzone wird dann so viel CO, wie nétig zugefigt um den
Uberschissigen Wasserstoff aus der ersten Zone vollstandig umzusetzen. Tatsachlich aber wird ein
leichter Wasserstoffiberschuss gefahren, um Kohlenstoffablagerungen am Katalysator
vorzubeugen.

2.1.2 Erprobung Membrantechnik

Bevor das Membranmodul in der HEPP-Anlage verbaut wurde, wurde die Trennleistung des
Membranmoduls mit dem in Abbildung 13 dargestellten Teststand geprift. Die zu untersuchenden
Gasgemische werden im Voraus vorbereitet. Dabei werden die Komponenten CH4, CO» und H: bis
zu einem vorbestimmten Druck in den Gasspeicher V-1 einstromen, so dass Gemische mit einer
vorbestimmten Zusammensetzung entstehen. Diese Gemische koénnen dann Uber einen
Druckminderer in den Gasspeicher V-2 liberstromen.
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Abbildung 13: Versuchsaufbau fiir Membranmodul-Tests
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Die Gasgemische werden aus dem Gasspeicher V-2 Giber den Kompressor C-1 zum Membranmodul
F-64 gefihrt. Dabei wird der Gasdurchsatz mit einen Rotameter (FI-1) sowie Druck und Temperatur
am Membraneingang gemessen (PI-MS1 resp. TI-MS1). Der Feedgasdurchsatz kann Uber die
Drehzahl des Kompressors C-1 geandert werden.

Abbildung 14: Versuchsaufbau Membranversuchsreihe 2018
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Das Gas durchstromt die Membran und wird in einen Permeatstrom und einen Retentatstrom
aufgetrennt. Das Permeat muss die Wand der Membranfasern durchstrémen. Dabei werden
bevorzugt CO; und H; durchgelassen. CH4 im Retentatstrom wird bevorzugt zurlickgehalten, s.
Abbildung 15.

Permeate
L
| ‘ Retentate

HO|  He | H, co, o, N, CH, J
Feed
< e P
Fast Slow ‘
‘T Hollow fiber membranes

Abbildung 15 Funktionsmodus und relative Permeationsrate (iber Polyimid Membranen (Quelle: Evonik)

Der Druck der Retentat- und Permeatstréme kann unabhangig voneinander Uber entsprechende
Druckreduzierventile eingestellt werden (PRV-2 bzw. PRV-3). Druck, Temperatur und Durchsatz der
getrennten Strdme werden gemessen. Die abgetrennten Gasstrdme werden zurick in den
Gasspeicher V-2 geflihrt, um den Gasverbrauch tief zu halten.

Die Gaszusammensetzung wird an den Messpunkten SP10 (Membran-Feed), SP11 (Permeat) und
SP12 (Retentat) gemessen. Die in orange eingezeichneten Leitungen flihren die Gase Uber je eine
Druckreduzierstufe und Durchflussmessung zum Gasanalysegerat (grin in Abbildung 13). Die
eigentliche Gasanalyse wird mit einem Massenspektrometer (GAM200 der Firma InProcess
Instruments) bewerkstelligt, welches vorher mit geeigneten Gasgemischen kalibriert wird.

Versuchsparameter, welche in diesem Aufbau eingestellt werden kénnen, sind:

1. Der Gasdurchfluss am Membraneingang;
2. Die Drucke auf der Permeat- und auf der Retentat-Seite;

3. Die Gaszusammensetzung am Membraneingang.

Aus der Literatur ist bekannt, dass die Temperatur einen Einfluss auf die Trennleistung hat, deshalb
wird sie gemessen aber nicht eingestellt im oben beschriebenen Versuchsaufbau.

Der Druck am Membraneingang ist etwa gleich hoch wie derjenige am Permeat-Ausgang. Die
Durchflisse an Permeat- und Retentatstrom ergeben sich in Abhangigkeit der vorher genannten vier
Hauptparameter.

Zur Erinnerung: der Retentatstrom ist das eigentliche Produkt der HEPP Anlage und sollte
Einspeisequalitat gemass Richtlinie G 13 erreichen (96% CHs, H2 unter 2% und CO. unter 4%). Der
Permeatstrom wird zum Methanisierungsreaktor rezirkuliert und sollte moglichst alle nicht
umgesetzten Produkte enthalten.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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2.1.2.1 Grundlagen fiir die Auswahl der Versuchsbedingungen

Die Versuchsparameter wurden entsprechend den erwarteten Bedingungen wahrend des
Anlagenbetriebs gewahlt. Untenstehende Tabelle 8 gibt eine Ubersicht Uber die erwarteten
Betriebsbedingungen.

Tabelle 8: Erwartete Betriebsbedingungen des Membranmoduls bei der HEPP Anlage

Parameter Einheit Min Nominal Max

Gasdurchfluss am Membraneingang | NI/min 2.7 19.2 71.2
Druck Permeat-Seite barg 0 0.5 4
Druck Retentat-Seite barg 5 9 9.5
Temperatur °C 10 20 45

Tabelle 9: Gaszusammensetzung aus vergangene Experimente

Komponente

Konzentrations Bereich (Vol%) 64 - 88 0.5-10 6-32

Die erwartete Gaszusammensetzung am Membraneingang entspricht der trockenen
Gaszusammensetzung am Reaktorausgang. Aus dem vorhergehenden Projekt sind folgende
Zusammensetzungsbereiche bekannt. Wie in Tabelle 9 ersichtlich, variiert die Zusammensetzung in
einem relativ grossen Bereich je nach gewahlten Versuchsbedingungen (wie z.B. Druck, Durchsatz,
Reaktortemperatur, Katalysator etc.). Bei den hier beschriebenen Versuchen wurde ein einziges
Gasgemisch vorbereitet und verwendet. Fir die Einstellung wurde die Zusammensetzung aus
Tabelle 10 angestrebt:

Tabelle 10: Angestrebte Zusammensetzung am Membraneinlass

Komponente

Ziel Konzentration (vol%) 60 10 30

Obenstehende Werte wurden gewahlt, da sie ein Extremum in der Zusammensetzung darstellen,
namlich eine nicht optimale Umsetzung der Edukte im Reaktor. Damit wird die Membran unter
anspruchsvolleren Bedingungen getestet als jene, die spater in der Anlage anzutreffen sein werden.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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2.1.2.2 Versuchsplan

Um erste Erfahrungen mit dem Membranmodul zu gewinnen, wurden Versuche fur den Vergleich
der folgenden Parameter gefahren:(siehe auch Tabelle 11):

- Test Serie Nr. 1: Einfluss des Durchflusses bei konstanter Druckdifferenz Giber die Membran
und bei zwei Eingangsdruck-Niveaus

- Test Serie Nr. 2: Einfluss der Druckdifferenz Uber die Membran bei konstantem
Eingangsdruck und bei drei unterschiedlichen Durchfluss-Niveaus

- Test Serie Nr. 3: Einfluss des Eingangsdruckes bei konstanter Druckdifferenz bei zwei
unterschiedlichen Durchfluss-Niveaus

Tabelle 11: Sollwerte fiir den Versuchsplan

Test Serie-Nr. Druck am Druckdifferenz Durchfluss am

Einlass (Einlass / Permeat) Einlass
(barg) (EDY) (NIl/min)

1.1 9 5 10/20/30

1.2 5 5 10/20/30

21 9 5/6/8/9 10

2.2 9 5/6/8/9 20

2.3 9 5/6/8/9 30

3.1 9/5 5 30

3.2 9/5 5 20

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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2.1.3 Rickfiihrung des Permeats

Nach den isolierten Membranversuchen (siehe Abbildung 13 und Abbildung 14) wurde die
Biogasmembran von Evonik in die HEPP-Anlage eingebaut (Tag: F-64). In der ersten Betriebsweise
der HEPP-Anlage wurde der Permeatstrom verworfen und an die Umgebung abgegeben. Dies
entspricht dem roten Pfad in Abbildung 16, Ventil XV-664 blieb geschlossen und das Permeat wurde
Uber das Ventil XV-647 an die Umgebung abgegeben. Diese Betriebsweise wurde beibehalten bis
eine stabile Fahrweise erreicht wurde.

Die im Permeatstrom enthaltenen Gase (H., CO, & CH4) sind wertvoll und zum Teil klimarelevant,
deshalb ist auf Dauer eine Abgabe an die Umgebung zu vermeiden. Aus diesem Grund wurde die
Ruckfiihrung des Permeats forciert. Die Rlckfuhrung des Permeats ist in Abbildung 16 mit dem
grinen Pfad dargestellt. Bei der Rickfiihrung wird das Ventil XV-664 gedffnet und Ventil XV-647
bleibt geschlossen.

H,: 0-40 Vol.%

ws.  |[cOx  0-10Vol%

\SAP6/ CHs:  0-80Vol.%

g v 4
\SAP16/

11 bara -> 6 bara

XV-492
: I
M-49
Mixer Vent-F
/[ MS™
\SAP2/ PRV-662 C-67 Vent-F
D [gﬂ /MEMS\ f
\SAP12/
11 bara -> 6 bara
H;: 60— 100 Vol.% > S
- . _ o
T COZ: 0-15Vol. OA’ PCV-664 XV-664 | XV-647
_——CH::  0-30Vol% V-66A
FIey |
644/ |
- oxc
/[ MS™ PV-644
RS T ey
Reactor V-66 -
ol mews, A (WS
T sAP13/ \SAPS/
11 bara -> 6 bara |
L econde: H;: 20 -100 Vol.%
egende: CO;  0-10Vol.% -
«  M-49: Edukt-Gas-Mischer CH,: 0—86Vol.% — R
e R-51: Methanisierungsreaktor ” \
e E-55: Produktgas Kihler E-55
e F-64: Biogas-Membranmodul F-64
e V-66: Pufferspeicher Permeat

V-66A: Pufferspeicher C-67
C-67: Kompressor Recycle-Stream Condensate

Abbildung 16: Schema HEPP-Anlage, Permeat-Rlickfiihrung

Der Permeatstrom wird zum Gasmischer (M-49) zurlickgefiihrt. Bevor das Gas wieder in den
Prozess gegeben werden kann, muss eine Druckerhéhung stattfinden. Der Druck vom Permeat ist
niedriger als der Systemdruck, die Druckerhéhung wird mittels Kompressor erreicht. Anhand der
Gaszusammensetzung und der zurtckgefuhrten Gasmenge vom Permeatstrom, erfolgt eine
Anpassung des Feedgas-Gemischs aus H2 & CO.. Im Beispiel der HEPP-Anlage bleibt die Ha-
Zugabe unverandert und die CO2-Zugabe erfolgt stéchiometrisch.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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2.2 Meilenstein 2 und Erkenntnisse Phase 2

2.21 Erkenntnisse Katalytische Methanisierung

Der Reaktor wird grundsatzlich mit einer vorgegebenen Wasserstoffzufuhr gefahren. Es wird mit
reinem Wasserstoff im System gestartet und setzt im Verlauf des Anfahrens den Wasserstoff-
(Gesamt-) Uberschuss sukzessive zuriick. Diesen Uberschuss nennen wir 'Alpha’, 'Alpha’ beschreibt
den relativen Wasserstoffliiberschuss bezogen auf das stéchiometrische Verhaltnis H»/CO, von 4:1.
Das Prozessleitsystem berechnet stets die stdchiometrische Menge an CO: zur aktuell
einfliessenden Menge H.. Der Operator regelt dann im Verlauf des Anfahrens weiter den 'Split' an
COg, also wie viel in der ersten und der zweiten Reaktionszone zugefligt wird, wobei stets die
Temperatur im Reaktor unter 650°C gehalten wird. Diesen CO.-Split nennen wir 'Beta'. Die Versuche
im August haben als Betriebspunkte ein Alpha von 2% sowie ein Beta um 30-35% gezeigt um eine
maximale Temperatur unter 650°C zu gewabhrleisten.

Abbildung 17 zeigt die Edukt-Massenstréme flr Versuch Nr. 7 (siehe Anhang C: Phase 2, Tabelle
15) vom 14.11.2019 (FT443: Hy; FT491 und FT511: COy). Ein stabiler Betrieb wurde dabei innerhalb
von einer Stunde erreicht. (um 12:30). Der Wasserstoffstrom wurde dann Uber 45 Minuten weiter
erhoht, was in weiteren Versuchen auch schneller getan werden kann.

Eine Sonde mit 10 Messpunkten erlaubt das Erfassen der Temperatur in der Zylinderachse im
Zentrum des Reaktors. Dabei sind die Abstande der Messpunkte so gewahlt, dass die Hotspots
erfasst werden. Abbildung 18 zeigt die Temperaturen in der Reaktorachse fir Versuch Nr. 7 (TT510
A-J) sowie den Systemdruck vor und nach dem Reaktor (PT503 und PT513).

FT443/PV.CV FT491/PV.CV FTSLL/PV.CV

Beta (% Top) Alifa (%)

12 0.12

Flows (ke/h), Beta (=)
&
&
Alfai-)

Abbildung 17: Massenstréme der Edukte sowie die Werte der Parameter Alpha und Beta im Versuch 7
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TT510A/PV.CV —TT510B/PV.CV TT510C/PV.CV TT5100/PV.CV == TT510E/PV.CYV == TT510F/PV.CV

TT510G/PV.CV = TT5 10H/PV.CV e TTS100/PV.CV e TTS10J/PV.CY = = = PT503/PV.CY = = = PTS13/PV.CV

P (barg)

Abbildung 18: Temperaturverlauf im Reaktor im Versuch 7

Aus den vorhergehenden Abbildungen kann folgendes abgelesen werden:

- Eine Aufwarmzeit von unter 2 Stunden wurde erreicht (ca. 07:45 bis 09:45.) Um 08:45 wurde
dem Reaktor H; zugefligt, was zu einer raschen Abkuhlung fihrte. Die Thermodltemperatur
(TO) wurde dann auf 250°C erhoht. In weiteren Versuchen kann der Hz-Strom friher zugeflgt
und die TO Temperatur friher auf 250° gebracht werden, um das Anfahren zu
beschleunigen.

- Die vorher kurz beschriebene Anfahrstrategie (11:15 - 11:45): Alpha (H2 Uberschuss)
sukzessive von 80 auf 2% reduziert, Beta sukzessive von 50% auf 30% reduziert.

- Sobald die Temperatur ab ca. 13:15 stabil blieb wurde die Wasserstoffzufuhr auf das
Maximum gebracht und der Systemdruck auf ca. 9 barg gebracht.

- Nach 13:30 wurden keine weiteren Veranderungen am System gemacht

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Interessant ist auch die raumliche Verteilung der Temperaturen in der Reaktorlangsachse
(=Temperaturprofile), die in Abbildung 19 unten dargestellt ist.

—=T0:250 TO:245 -e-TO:235 20171107 12:12 —+-20171107 12:55
700
650
600

550

250

200
-200 0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600
Reactor Coordinate (mm)

Abbildung 19: Temperaturprofile im Reaktor

Erlduterungen zu Abbildung 19, Versuch Nr. 7 (blau/graue Kreise; Durchschnittswerte bei unterschiedliche
Thermodltemperatur (TO) und Versuch Nr. 6 (gelb/braune Rauten; Momentaufnahmen um 12:12 und 12: 55).

Es zeigt sich, dass sich die Reaktortemperatur bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen gut
kontrollierten lasst. In Versuch Nr. 7 wurde etwa zweimal so viel Wasserstoff pro Zeiteinheit wie im
Versuch Nr. 6 verwendet und die Temperaturen waren immer unter den max. zulassigen 700°C fur
den HZI Katalysator. Die beobachtete kleine Differenz der Maxima zwischen den Versuchen rihrt
daher, dass in Versuch Nr. 6 ein Beta von 35% und in Versuch Nr. 7 nur 30% verwendet wurde. Die
Reaktortemperatur (in der Reaktorachse) scheint wenig von der Thermodltemperatur beeinflusst zu
werden. Diese Aussage muss aber mit Vorsicht genossen werden, ab ca. 17:00 Uhr zeigt Abbildung
17 den Einbruch der Temperatur am Reaktoreintritt (TT510B), welche nicht unter 230°C abfallen
darf, um die Bildung on Ni-Carbonyle zu verhindern.

Untenstehende Abbildung 20 zeigt die Gaszusammensetzung am Reaktoraustritt fur Versuch Nr. 7.
Die Gaszusammensetzung anderte sich praktisch nicht im Verlauf des Versuches. Die
entsprechende Umsatzrate im Reaktor ist 98%. Diese recht hohe Zahl deutet wahrscheinlich darauf
hin, dass der Katalysator seine maximale Belastung im Testaufbau nicht erreicht, d.h., dass der
Reaktor mit héheren Edukt-Strémen betrieben werden kann.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
Treibstoffen Seite 23/89



100

90

80

70

60

50

40

Gas Composition (vol-%)

30

20

10

0
12:00:00

Abbildung 20: Gaszusammensetzung am Reaktoraustritt nach der Kondensation im Versuch Nr. 7
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2.2.2 Performance katalytische Methanisierung

Vom 7. auf den 8. September 2021 wurden Reaktorperformance-Tests durchgefiihrt. Dabei ging es
darum, den Betriebsdruck und die OI-Eintrittstemperatur zu bestimmen, bei welchen der katalytische
Methanisierungsreaktor die héchsten Ertrage erzielt.

Folgende Setpoints wurden dabei gesetzt:

e Wasserstoff FIC-443: 0.18 kg/h (entspricht 2 Nm?/h oder 50% Load oder GHSV ~1725h")
e Alpha (Wasserstoffiiberschuss) = 6%, Beta (CO2-Split) = 30%

Tabelle 12 zeigt die Auflistung der angefahrenen Betriebsparameter. Phase 5 diente zur
Reproduktion der Messdaten bei bester gemessener Output-Performance aus den vorhergehenden
Phasen 1-4. In Phase 6 wurde der Reaktor mit erhdhter Belastung bei bester zuvor gemessener
Reaktorperformance beaufschlagt.

Die Tests sollen mit einem leicht stéchiometrischen Uberschuss von 4.25:1 von H, zu CO, gefahren
werden. Der eingestellte Wert fur Alpha von 6% resultierte daher, dass zu Beginn der
Messkampagne die Reaktoreingangskonzentration entsprechend diesem gewlnschten
Wasserstoffiiberschuss Uber den Alpha-Wert justiert wurde.

Tabelle 12: Betriebsparameter zur Ermittlung der Reaktorperformance, 7. - 8. September 2021

Phase SP FIC-443 Load GHSV Alpha Beta TIC-703 | PIC-643
[kg/h H2] [%] [h] [%] [%] [C] [barg]
10
1 0.18 50 1725 6 30 280 8
6
6
2 0.18 50 1725 6 30 270 8
10
10
3 0.18 50 1725 6 30 260 8
6
10
4 0.18 50 1725 6 30 250 8
6
280
270
5 0.18 50 1725 6 30 260 10
250
0.27 75 2588
6 6 30 270 10
0.36 100 3450

Das Vorgehen zur Erhebung der Messdaten war, die oben dargestellten Betriebsparameter
anzufahren und die Anlage in einen stationaren Zustand gelangen zu lassen. Dies dauerte je nach
Einregelung der Parameter zwischen 10 — 45 Minuten pro Parameter. Fir die Auswertung wurde ein
Mittelwert von zuruckliegenden Messdaten uber einen Zeitraum von t = 1 min vor der nachsten
Parameterumstellung gewahlt.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Die so erhaltenen Messdaten sind in Abbildung 21 und Abbildung 22 abgebildet und die
gemessenen Werte im Anhang C: Phase 2 aufgelistet. Abbildung 21 zeigt den Verlauf der
Messkampagne mit den unterschiedlichen Phasen 1 — 6. Zu erwahnen ist, dass bei Phase 2
festgestellt wurde, dass der Wechsel von tief auf hdheren Druck mehr Zeit in Anspruch nimmt als
bei einer Druckabsenkung. Daher wurde nach der Phase 3 der Druck von 6 barg auf 10 barg erhéht
und von da an die néachsten Phasen wieder bei verdnderter Oltemperatur am Reaktorausgang
wiederholt.

1 1 110
1 11 i1 i I [
= Ll (O LY O T 11 1 =
g Raly :Il‘L: 3 I IS )
X 1]
o, | £ | L] L ARV R oy 2
— — ~Massflow Product| 2 0.5 1 1 | 11 pre by L ( Ihis ¢
Pressure Reactor | Lo gl L P 1 ' [ I B
@ A.--..I\,,.»..w “Y } ‘I__‘V*HJ“L y .,.....JV.“ 4+~ I_.,,. wrpan b — ey 4u,r~“{. &
i s ur =k 1 [ p
= 1 1 -IL ”L’w]r 4 1 r" 1 | | I | — D‘:
1 (AR I L 1l l
oLt Ly V0 Ly, 1 g s I TR PN
1 11 HE L I 11 I
15 ] 11 Pl I | 11 I 95
= I 1 i1 HI - [ i
= 1 11 1 o ;! 11 I =
~ [ 11 Hoa . 11 =
H,Product | & 10 el I 90 _=
—H, o T
———CO, Product| _& ©
- s
CH,Product| = 5 85 §
= (o]
® s
i
0 80
300 640
o s
T 2ao | | S
——Oil Inlet E 280 | 41620 %
—Upper Hotspot | 5 g—
Lower Hotspot 5260 : - 600 &
- I 1! g
(@) | ! &
240 - —- - 580 £
Sep 07,22:00  Sep 08, 00:00  Sep 08, 02:00  Sep 08, 04:00  Sep 08, 06:00
21
Phase: 1 2 3 4 5 6

Abbildung 21: Verlauf der Messkurven liber die Reaktorperformance-Kampagne vom 7. - 8. September 2021.

Die dadurch gewonnene Zeit konnte fur eine flinfte Phase genutzt werden. Dabei war das Ziel, die
Messung bei bestem gemessenem Druck zu wiederholen und die Messdaten zu verifizieren. Die
besten Resultate aus Phase 1 — 4 zeigten sich bei 10 barg Betriebsdruck (Serie «10barg_s1, CH4»
in Abbildung 22). Bei der Wiederholungsmessung ist erkennbar, dass die Resultate aus Phase 5
leicht reduzierte Werte liefert (Serie «10barg_s2, CH4» in Abbildung 22).
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Performance of methanation reactor at different
cooling temperatures and system presures
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Abbildung 22: Performancetest Methanisierungsreaktor

Erlduterungen zu Abbildung 22 Methanausbeute bei 2 Nm3/h (Phase 1-5) sowie erhéhtem Eingangsvolumenstrom von 3
und 4 Nm3/h (Phase 6). Inklusive den Restfeedgase Wasserstoff H2 und Kohlendioxid CO2 auf rechter vertikaler Achse.

Bei erhohten Volumenstromen (3 Nm3/H,, 4 Nm?3H;) respektive Last (75, 100%) reduziert sich die
Methanausbeute merkbar. Dies rihrt daher, dass sich die Gas-Raumgeschwindigkeit (GHSV) im
Reaktorbett erhoht hat. Bei hoherer GHSV wird die Verweilzeit im Reaktor reduziert, dabei haben
die Feed-Molekile weniger Zeit, sich mithilfe des Katalysators in eine Synthese zu begeben.

Tabelle 13: Reaktorperformance, Phase 5 & 6, Konzentrationen am Reaktorausgang

Phase SP FIC-443 Load GHSV Konzentrationen am Reaktorausgang
[ka/h H2] [%] [h] [v% CH4] V% H2] [v% CO2]
5 0.18 50 1725 91.05 6.07 2.31
6 0.27 75 2588 88.04 9.03 1.31
0.36 100 3450 85.52 11.60 1.03
Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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2.2.3 Erkenntnisse aus den durchgefiihrten Membranversuchen

Im 2018 wurde eine ausgiebige Membranversuchsreihe durchgefihrt, mit insgesamt 14 Versuchen,
wobei Versuch 3 verworfen werden musste, weil das Analysegerat nicht ordnungsgemass kalibriert
war. Untenstehende Tabelle gibt eine Ubersicht tber die eingestellten Versuchsparameter. Die
Temperatur konnte in diesen Versuchen nicht eingestellt werden, da die Membrane im ausgebauten
Zustand als eigenstandige Komponente getestet wurde. Die Temperatur ergibt sich anhand der
Raumtemperatur im Versuchscontainer.

Tabelle 14: Versuchsparameter (Ein=Einlass; Per.= Permeat; Ret.= Retentat;)

Druck (barii) V* Ein Temp

A P Ein-

# Per. Ret. Perm. (NI/min) Ein. (°C)
1 9.1 3.6 9.0 5.5 25.7 28.8
2 54 0.3 5.4 51 26.1 29.3
4 9.6 0.5 9.6 9.1 254 29.0
5 9.6 2.0 9.6 7.6 24.5 31.0
6 9.6 3.5 9.5 6.0 22.7 30.3
7 9.6 4.6 9.6 5.0 221 28.9
8 9.6 0.6 9.6 9.0 11.7 249
9 9.6 20 9.6 7.5 12.9 25.2
10 9.6 3.5 9.6 6.1 10.4 25.7
11 9.6 4.6 9.6 5.0 9.1 26.0
12 9.6 0.5 9.6 9.1 34.9 27.8
13 9.5 4.6 9.5 5.0 33.5 28.6
14 5.6 0.4 5.5 5.2 36.0 291

Die angestrebte Gaszusammensetzung am Eingang konnte nicht genau eingehalten werden. Grund
dafur waren Fehler bei der Zubereitung des Gemischs (vorgelagerter Stickstoff wurde nicht entfernt;
Speicherinhalt wurde nicht, bzw. zu schlecht durchmischt) sowie Schwierigkeiten bei der Zirkulation
der abgetrennten Gase. Untenstehende Abbildung 23 gibt eine Ubersicht der
Gaszusammensetzungen am Eingang bei den 14 Versuchen, sowie die angestrebten Sollwerte.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
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Bei einem Versuch werden in Abhangigkeit der eingestellten, oben beschriebenen
Versuchsparameter die Gaszusammensetzung auf der Permeat und Retentat Seite sowie die
entsprechenden Durchfliisse untersucht.

Gaszusammensetzung Membraneinlass
a0

O

60 — — — — — — — — — L IS L S S S RS R R il . -
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Vol-%
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oCHY «C02 wHZ aN2

Abbildung 23: Gaszusammensetzung am Membraneinlass (Istwerte: Punkte. Sollwerte: Linien)

Eine detaillierte Auswertung der Membranversuche aus dem Jahr 2018 sind im Anhang C: Phase 2
aufgefihrt.
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2.2.3.1 Fazit aus den Membranversuchen

In den Versuchen wurde festgestellt, dass eine moglichst grosse Druckdifferenz Uber die Membran
notwendig ist um eine einspeisefahige Gasqualitat gemass G 13 zu erreichen. Auch begunstigt eine
grosse Druckdifferenz den Methan-Ertrag.

Der Durchfluss und somit die Verweilzeit der Gase in der Membran beeinflusst die Trennleistung.
Im hier untersuchten Bereich von ca. 10 - 30 NI/min scheint die Trennleistung zuerst zuzunehmen
und dann wieder abzunehmen. Ob aber ein Optimum zu finden ist, kann mit den vorliegenden
Ergebnissen leider nicht eindeutig festgehalten werden, da grosse Schwankungen in der
Gaszusammensetzung zwischen den Versuchen auftraten.

Bei einer vorgegebenen Druckdifferenz von 5 bar scheint das Trennergebnis besser zu sein bei
tieferem Eingangsdruck von etwas mehr als 5 barg. In der HEPP Anlage sind Reaktor und
Membranbetriebsdruck aber grundsatzlich gleich. Bei hdherem Reaktorbetriebsdruck wird eine
bessere Gasqualitadt durch die Reaktion erreicht (siehe Abbildung 22). Somit ist unklar inwieweit
dieses Ergebnis fur die HEPP-Anlage von Relevanz ist.

Eine genugende Trennleistung erlaubt circa die Halfte des im Reaktor produzierten Methans als
Produkt am  Anlagenausgang wiederzufinden. Tendenziell sollte eine  bessere
Gaszusammensetzung am Membraneingang (erreicht durch geeignete Reaktionsflihrung) eine
grossere Ruckgewinnungsrate erlauben.

Mit den hier untersuchten eher schlechten Gaszusammensetzungen am Eingang der Membran ist
im Produktgas nicht immer Einspeisequalitdt zu erreichen, bei den vorgegebenen mdglichen
Betriebsbedingungen der Anlage (Durchsatze, Druckverhaltnisse). Es ist also nétig, schon eine gute
Gasqualitat am Ausgang des Reaktors zu erreichen.

Die recht hohe Variabilitdt der Gaszusammensetzung am Eingang bei den hier durchgefiihrten
Versuchen verhindert ein sauberes Trennen dieser Einflussgrosse von den weiteren untersuchten
Variablen. Zuklinftige Versuche benétigen reproduzierbare Gaszusammensetzung am
Membraneinlass, wenn diese Variable auch untersucht werden sollte. Der Grund flr die genannten
Schwankungen wurde nicht untersucht.

Auch bei guter Trennleistung der Membran ist mit betrachtlichen Methan-Konzentrationen im
Permeat zu rechnen. Diese werden zum Reaktor rezirkuliert. Fur die Reaktionsfiihrung heisst dies,
dass tiefere Temperaturen im Reaktor erreicht werden (Verdunnung) was tendenziell positiv fur den
Umsatz im Reaktor ist (exotherme Reaktion). Dies bedeutet aber auch, dass eine Verschlechterung
des Umsatzes zu erwarten ist nach dem Le Chatelier-Prinzip.

Eine detaillierte Auswertung aller mit dem Membranmodul-Teststand durchgefihrten Versuche
befindet sich im Anhang C: Phase 2
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2.2.3.2 Erkenntnisse: Schutz der Membran vor fliissigem Wasser

Eine Bemerkung zum Versuchstag vom 15.08.2019, bei dem die Membran durch fllissiges Wasser
beschadigt wurde: In diesem Versuch wurde das Hauptabsperrventil XV-555 der Kondensat-
Sammelleitung zu spat wiedergedffnet, nachdem es sich bei der Entleerung des Kondensat-
Sammelbehalters V-56 (siehe Abbildung 24) automatisch geschlossen hatte.

Diese Fehlmanipulation hatte zur Folge, dass Wassertropfchen bis zur Membran gelangten und
diese funktionsunfahig machten. Die Membran musste ausgebaut und ganzlich ausgetauscht
werden. Gleichzeitig wurde entschieden, verschiedene Modifikationen an der Anlage durchzufuhren,
welche sich aufgrund der bis dahin gemachten Erfahrungen als nétig aufdrangten. Zum Beispiel
wurden neue Feuchtigkeitssensoren um die Membran herum platziert und die Gasflihrung nach der
Membran flr das Permeat wurde optimiert.
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Abbildung 24: Schema der Gaskiihlung und Kondensatsammlung der HEPP Anlage. (E-52, 53 und 55: kondensierende
Wérmetauscher)
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2.2.3.3 Betrieb der Membrane unter Einsatzbedingungen

Wahrend des mehrtagigen Dauerbetriebs im September 2021 konnten verschiedene
Betriebsparameter fir das Membransystem unter Einsatzbedingungen untersucht werden. Ziel der
Tests war, bei retentatseitig geregeltem Systemdruck, den optimalen Druck auf der Permeatseite
einzustellen, bei welchem das Gas unlimitiert ins Netz eingespeist werden kann (vchs > 96 Vol.-% &
VH2 < 2 Vol.-%). In Abbildung 25 ist schematisch dargestellt und beschrieben, wie die Anlage
betrieben wurde. Folgende Setpoints wurden dabei gesetzt:

e Wasserstoff FIC-443: 0.27 kg/h (entspricht 3 Nm?3/h oder 75% der Nominalleistung)
e Alpha (H-Uberschuss im Feedgas) = 4-6%, Beta (CO»-Split) = 30%
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C-67: Kompressor Recycle-Stream

GRID: Eispeisung in lokale Gasnetz Condensate

STATION: Lokale Biogastankstelle

Abbildung 25: HEPP Anlagenschema - Betrieb Membran-Versuch

Erlduterungen zu Abbildung 25, das Produktgas (griin) wurde nach der Membrane (iber die Vent-Line abgelassen, um
nicht einen zusétzlichen Anlagenteil unter Kontrolle haben zu miissen. Hierdurch konnte ein héherer Fokus auf das
Membran-System erfolgen. Der Permeatstrom (blau) wurde (iber das Dreiweg-Regelventil XV-492 entweder liber die Vent-
Line abgelassen oder als Recycle wieder dem Prozess zugefiihrt.

Die Messdatenaufzeichnung in Abbildung 26 startet bei einem geregelten Systemdruck von 9.5
bar(0) hinter der Membrane (Retentat) und 6.0 bar(i) im Permeat. Diese Druckdifferenz ist deutlich
zu klein, was sich bei der Betrachtung der Massenstréme und der Gaszusammensetzung in der
ersten Bilanzierungsphase gemass Tabelle 15 erkennen lasst. Die beiden Parameter sind kaum
verandert, was indiziert, dass fast kein Gas abgetrennt wird. Danach wird der Druck im Permeat
kontinuierlich gesenkt. Gleichzeitig ist in Abbildung 26 erkennbar, wie sich die Methankonzentration
im Retentat erhdht und der Wasserstoffgehalt abnimmt. Bei ca. 2 bar(u) wurden 96 Vol.-% CHs
gemessen und bei ~1.5 bar(ii)) wurde auch die Limite von 2 Vol.-% H: unterschritten. Bei diesen
Betriebsbedingungen (Bilanzierungsphase 2) gehen ca. 30 % des Massenstroms ins Permeat und
die Membrane weist in etwa eine Effizienz von 75 % auf den eingehenden Energiestrom (nur SNG
- CHy) auf.
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In einem weiteren Schritt wurde der Recycle-Modus aktiviert und das abgetrennte Gas fortan wieder
dem Prozess zugefihrt, was zu einer Erhéhung des Massernstroms und der CHs-Konzentration des
Produktgas aus der Methanisierung fuhrte. Auch die Effizienz in Bezug auf die Energiestrome wurde
deutlich verbessert (84 %) und die Trennscharfe fur die Einspeise-Qualitat lag neu bei ~1.7 bar(l).
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Abbildung 26: Messdatenaufzeichnung des Membran-Versuchs unter Einsatzbedingungen.

Erlduterungen zu Abbildung 27, Oben: Massenstréme der Feedgase und des Retentats (linke Achse), Systemdriicke
Permeat und Retentat (rechte Achse). Unten: Volumenanteile im Produktgas der Methanisierung und dem Retentat, H2
und CO:z (linke Achse), CH4 (rechte Achse).

Als Letztes wurde der Systemdruck auf 8.0 barg gesenkt. Da die Methanisierung durch den tieferen
Druck weniger Ausbeute erreicht, sank die Methan-Konzentration am Membran-Eintritt. Die Effizienz
der Membrane in dieser Phase blieb in etwa gleich, wobei ein leicht erhéhter Massenstrom
beobachtet wurde, was auch daran liegen kann, dass die Dricke im System konstant gehalten
wurden und in Phase 3 ein steigender Permeat-Druck die Bilanz ein wenig "verfalscht".
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Tabelle 15: Auswertung des Membran-Versuchs unter Einsatzbedingungen. Die Bilanzierungsphasen beziehen sich auf
die in Abbildung 26 eingezeichneten Zeitspannen, von welchen die Mittelwerte gebildet wurden.
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2.2.4 Erkenntnisse Rickfuhrung des Permeats

Bei der Ruickfihrung des Permeats muss darauf geachtet werden, dass diese keine negative
Ruckkopplung auf die Prozessparameter der Anlage hat, insbesondere auf den Reaktordruck und
die Druckdifferenz Uber die Membran. Um eine stabile Prozessfihrung der HEPP-Anlage zu
gewahrleisten, musste die Ruckfuhrung durch die beiden 30l Speichertanks V-66 und V-66A (siehe
Abbildung 16) entkoppelt werden. Die beiden Vordruckregler (PV-644, PV-643) regeln den Permeat-
und Retentatdruck der Membran (F-64). Der Recyclestrom verfiigt Uber einen internen Loop (C-67
—PRV-662—V-66A—C-67), mit welchem das Permeat fir eine bestimmte Zeit im Kreis gefuhrt
werden kann, bevor es via Mischer M-49 wieder in den Prozess gegeben wird.

Nach den ersten Versuchen mit Permeat-Rlckfihrung wurde deutlich, dass das angedachte
Spulkonzept flr den Anlagenteil zur Permeat-Ruckflihrung nicht praktikabel war, da das Spuilgas via
M-49 wieder in den Prozess geflihrt wurde. Diesen Missstand konnte durch ein leichte Anpassung
der Ventile und Rohrleitungen behoben werden. Konkret wurde die Konfiguration vom Ventil XVV-492
von einem 2-Wege-Ventil auf eine 3-Wege-Ventil angepasst. Damit war es moglich das Spulgas
(H2/N2 Gemisch) wahrend dem Spulvorgang an die Umgebung abzugeben und nicht mehr dem
Prozess beizufiigen.

Um das gewunschte stochiometrische Verhaltnis nach dem Mischer M-49 zu gewahrleisten, ist die
Bestimmung von der Gaszusammensetzung und vom Permeatmassenstrom von zentraler
Bedeutung. Die Bestimmung der Gaszusammensetzung ist dank dem Massenspektrometer sehr
genau. Die exakte Bestimmung vom Permeatmassenstrom stellt mit dem gewahlten Messgerat eine
grossere Herausforderung dar. Das Messprinzip vom eingesetzten Massendurchflussmesser basiert
auf einem thermischen Prinzip, ahnlich wie die Messzelle vom gasQS™ static der MEMS AG. Das
thermische Messprinzip stellt sich fur Gasgemische mit variabler Gaszusammensetzung als
ungeeignet dar. Zum Zeitpunkt der Erstellung dieses Berichts wird "handisch" als Ubergangslésung
ein Korrekturfaktor berechnet und im Prozessleitsystem eingegeben. Der Korrekturfaktor ist vom
Druck und der Gaszusammensetzung abhangig.
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2.2.5 Anfahrstrategie mit moglichst geringem "Off"-Gas Anteil

Die Rickfihrung des Permeats kann dazu genutzt werden, das Gas wahrend des Hochfahrens im
Kreis zu fuhren und nicht an die Umgebung abzulassen, bis die Anlage den gewlinschten
Betriebsmodus erreicht hat. Dies wurde, wie in Abbildung 27 dargestellt und beschrieben, wahrend
des Anlalgenbetriebs im September 2021 getestet. Dabei wurde das Produktgas ins Recycle-
System geleitet, bevor es die Membrane erreicht hat, und der Behalter V-66 bygepasst, damit dieser
auf einem tieferen Druckniveau verweilt. Die Messdaten-Verlaufe sind in Abbildung 28 dargestellt
und werden nachfolgend beschrieben. Um 05:12 Uhr wurde mit der Zudosierung vom Recycle-Gas
begonnen. Da dieses bereits CO, beinhaltete, wurde bereits Wasserstoff methanisiert, wodurch der
Druck im Produktgas (und Recycle) zunachst wieder reduziert wurde. Dasselbe Phanomen trat kurz
darauf auch auf, nachdem mit der Zudosierung von CO, begonnen wurde. Der Korrekturfaktor des
Recycle-Massenstroms wurde zwischenzeitlich angepasst, da sich die Gaszusammensetzung
standig verandert. Um 05:22 Uhr war ein Systemdruck von 9 bar(l) erreicht, womit das Produktgas
auf die Membrane geleitet und das Ventil des Permeats zum Behalter V-66 gedffnet werden konnte,
wodurch sich das Volumen stark vergrdsserte und der Druck im Recycle-System dementsprechend
auf unter 1 bar(i)) sank. Dadurch herrschten optimale Betriebsbedingungen fir die Membrane und
es dauerte nur ca. anderthalb Minuten, bis die Gasqualitat flr die Netz-Einspeisung gemass G 13
erreicht wurde. In diesem Zeitraum mussten weniger als 5 Gramm Methan in die Umgebung
abgelassen werden.
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Abbildung 27: HEPP Anlagenschema — Anfahrstrategie

Erlduterungen zu Abbildung 27, das Produktgas (griin) wird vor der Membrane ins Recycle-System umgeleitet und der
Behélter V-66 wird bygepasst. Der "Permeatstrom" (blau) wird (iber das Dreiweg-Regelventil XVV-492 Recycle wieder dem
Prozess zugefiihrt.
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Abbildung 28: Messdatenaufzeichnung des Anfahrversuchs.

Erlduterungen zu Abbildung 28, oben: Massenstréme der Feed- und Produktgase Mitte: Volumenanteile im Produktgas

der Methanisierung und dem Retentat. Unten: Systemdriicke und Reaktortemperatur.

2.3 Aktuelles und Ausblick Phase 2

Wie schon im Ausblick zu Phase 1 erwahnt, wird eine Automatisierung der HEPP-Anlage angestrebt.

Im Kontext der in Phase 2 untersuchen Themen, sind nachfolgende Schritte angedacht:

I.  Umsetzen eines Regelkreises zwischen dem Permeat-Vordruckregler sowie dem

Massenflussregler fir die Permeat-Ruckfuhrung.

II.  Optimierung Mess- und Regeltechnik im Anlagenbereich des Permeatstroms

[ll.  Verbesserung der Bestimmung vom Permeatmassenstrom durch automatische Berechnung
des Korrekturfaktors auf der Basis der gemessenen Gasdichte und Gaszusammensetzung

(gasQS™ flonic, MEMS AG)

IV.  Berechnung des effektiv bendétigten Energiebedarfs fur die Komprimierung des Permeats
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3. Phase 3 — Schwefelresistente und SEM Katalysatoren

In Phase 3 soll ein schwefelresistenter Katalysator erprobt werden, der in den Laboren der ZHAW
entwickelt worden ist. Dieser Katalysator soll unter Praxisbedingungen durch den Einsatz von
Rohbiogas getestet werden. Bei herkdmmlichen Katalysatoren wirken insbesondere
Schwefelverbindungen als Gift fir den Katalysator, indem sie diesen deaktivieren.

Ziel: Betrieb des schwefelresistenten Katalysators mit Rohbiogas-Wasserstoff-Gemisch.

Ebenfalls soll in Phase 3 ein sorptionsbasierter Katalysator fir die Methanisierung erprobt werden.
Ein in den Laboren der EMPA und ZHAW entwickelter Sorptionskatalysator wird auf der HEPP-
Anlage in der Praxis getestet. Der Sorptionskatalysator adsorbiert das bei der
Methanisierungsreaktion entstehende Wasser und verschiebt dadurch das chemische
Gleichgewicht in Richtung Methan. Da das Wasser spater wieder resorbiert werden muss, ist ein
komplexeres Anlagendesign nétig als bei einem herkdmmlichen Katalysator.

Ziel: Erprobung und Charakterisierung des Sorptionskatalysators unter realen Einsatzbedingungen.

3.1 Riickblick Phase 3

Zwei neuartige Katalysatorkonzepte wurden fir die anspruchsvolle, katalytische CO,-
Methanisierung aus Biogasen entwickelt und fir den Einsatz in einem bestehenden Festbettreaktor
in der HEPP Anlage entwickelt und vorbereitet. Die beiden innovativen Materialkonzepte sind
einerseits ein (l) «selbstregenerierender» und andererseits ein (ll) «sorptionsbasierter» CO-
Methanisierungskatalysator.  Ersterer  widersteht katalytischen und  mikrostrukturellen
Degradationserscheinungen durch hohe Temperaturen und Katalysatorgiften aus Biogasen und
verlangert damit die Lebensdauer, wahrend das zweite Konzept mit einem 100%igen Wirkungsgrad
hinsichtlich des CO2/H>-Umsatzes zu CH, aufwartet und damit direkt einspeisbares CH4 produziert.

3.1.1 Konzept: Selbstregenerierende Katalysatoren fiir die CO2-Methanisierung

Die Sabatier-Reaktion (1) zur Synthese von Methan gilt als wichtiger Bestandteil fir Power-to-Gas
Technologien. Aufgrund der friihen Entdeckung sind die damit verbundenen Prozesse Gegenstand
langjahriger und kontinuierlicher Entwicklungsbemuihungen.

k
4H, + CO, —» 2H,0 + CH,, AH = —165m—£l (1)

Etablierte, heterogene Methanisierungsprozesse [1, 2] beinhalten Festbett-, Wirbelschicht- und
Dreiphasenreaktoren mit klassischen Metall-Trager-Katalysatorsystemen (z. B. Ni auf
Aluminiumoxid). Ruthenium konkurriert dabei mit Nickel als aktive Metallkomponente, aber durch
den hohen Preis (>20 MioUSD/Tonne) kommt es fur grossindustrielle, kommerzielle Anwendungen
nicht zum Einsatz. Obwohl auch andere Elemente in Betracht gezogen werden (z. B. Fe, Co und
Mo), ist Nickel der Katalysator mit dem besten Preis/Leistungsverhaltnis und stellt das bei weitem
am haufigsten verwendete Element dar. [2, 3]. Nickel ist jedoch aufgrund einiger Probleme beztiglich
der Lebensdauer in Biogasen aber auch aufgrund der Umweltbelastung aufwandiger zu betreiben.
Zusatzlich kénnen verschiedene Deaktivierungsmechanismen auftreten: katalytischer Abbau
(Vergiftung) [4], Fouling (Verkokung) [5], thermischer Abbau [6], mechanischer Abbau (Abrieb,
Zerkleinerung) [7], Korrosion (Auslaugung) [8] und mikrostruktureller Abbau (Partikelwachstum) [9].
Alle diese Mechanismen wirken sich auf die Konzentration der aktiven Katalysatorzentren aus, was
sich wiederum auf die Umsatzleitung und Lebensdauer auswirkt. Die Entwicklung effektiver
Lésungen fur diese Deaktivierungsprobleme ist ein wichtiges Forschungsthema fir zukinftige

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen
Treibstoffen Seite 37/89



OST

Ostschweizer
Fachhochschule

Anwendungen [10]. Dies gilt insbesondere flur die Schwefelvergiftung, da bekannt ist, dass Schwefel
stark an Ni-Oberflachen adsorbiert und katalytisch inaktive Sulfide bildet. Von den oben
beschriebenen Deaktivierungsmechanismen kann allen durch das entwickelte
Selbstregenerationskonzept entgegengewirkt werden. Hierbei werden Perowskite als oxidische
Trager fur das katalytisch aktive Element verwendet. Perowskite sind Metalloxide vom Typ ABOs [3].
Auf der B-Seite lasst sich nun das Element B partiell durch ein katalytisch aktives Element wie Ni
ersetzen, was die Formel AB1xMxOss ergibt. Das Institut fir Umwelt- und Verfahrenstechnik
(UMTEC) hat in der Vergangenheit diese Materialklasse soweit entwickelt, dass unter bestimmten
Bedingungen, die denen der Methanisierung entsprechen, eine reversible «Auslésung» des Nickels
aus der Oxidmatrix erfolgt und metallisches, katalytisch aktives Nickel auf der Oberflache entsteht
[11]:

Redox 1)
ABy M, 03 «—— ABl—xMx—<p03—5 + oM + EOZ (3)

x ist der Anteil des Elements M auf dem B-Platz, ¢ ist das Ausmal der Reduktion von M und &(lim)
ist die maximale Anionen-Nichtstochiometrie. Wird Nickel als aktives Element und H: als
reduzierendes Gas betrachtet, kann die Reaktion (3) wie folgt entwickelt werden:

ABl_le.xo:;_g + 6 HZ 4
- AB,_ Ni, Os_s + & H,0 (3a)
4 ABl—xNix—(p03—5 + (le +4 Hzo (3b)

In Reaktion (3a) entwickelt sich zunachst die Nichtstochiometrie des Sauerstoffs im Perowskit-Gitter,
was wiederum die Struktur zwingt, Nickelatome auszulésen, um dies in Reaktion (3b) zu
kompensieren. Dieser Vorgang ist mit den am UMTEC entwickelten Materialien reversibel und kann
daher flr eine sogenannte Selbstregeneration eingesetzt werden, dessen Konzept in Abbildung 29
dargestellt ist.
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Abbildung 29: Konzept der Selbstregeneration eines Perowskit-Katalysators durch Redox-Zyklen. Die griinen Atome

stellen das aktive Metall im Perowskit-Gitter dar.
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Nach Langzeitbetrieb bei mittleren bis hohen Temperaturen in schwefelhaltigen Atmospharen - hier
ist H2S als haufiges Katalysatorgift in Biogasquellen dargestellt - kann es zur Deaktivierung kommen,
z. B. in Form von Verschmutzung und Partikelwachstum. Periodisches Redoxzyklieren des
Katalysators ermdglicht es, deaktivierende Schadstoffe wie C (Kohlenstoff) und S (Schwefel) zu
entfernen (clean off) und sogar — das ist die eigentliche Innovation - die oft anwachsende Ni-
PartikelgroRe (Ostwald Ripening) wieder dahingehend zu optimieren, dass ein fein verteilter
Katalysator mit geringer Partikelgosse erhalten werden kann.

3.1.2 Konzept: Sorptionsbasierter CO, Methanisierungskatalysator

Neben der Selbstregeneration wurde die sorptionsverstarkten Methanisierung (SEM) als weiteres
und neues Katalysatorkonzept untersucht und fir die Implementierung in der HEPP Anlage
entwickelt. Die katalytische Umwandlung von CO; zu CH. lauft je nach Katalysator und Prozess bei
Temperaturen von 300 — 550°C und bei Driicken von 10 — 100 bar ab. Typischerweise muss der
metallische Katalysator auf einem Tragermaterial wie Al,O3 oder SiO. aufgebracht werden. Der
Trager selbst nimmt dabei wahrend der Methanisierung eine eher passive Rolle ein.

Trager
e Nickel
\b\ / R My CH,
: % R o<
CHe € e =
4 B e
N \)(/ by o
%lo{(\(hﬁ} \L.x—‘\sz,lii H,
'_\f:j\?_"': ‘"_;\ oy ®. H0

Abbildung 30: Prinzip des Sorptionskatalysators

Erlduterungen zu Abbildung 30 Sorptionskatalysator zur Synthese von 100% reinem CH4 aus CO2-Quellen, bei dem H20
im Zeolith eingelagert und so ein hochreines CH4+ Gas produziert wird. Im Sorptionsmodus liefert der Katalysator dann
solange hochreines CHa, bis der Zeolith seine Wasserkapazitét erreicht hat. Dann steigen die Konzentrationen an Hz, H20O
und COz2 an. Zuklinftig soll dieses Konzept mit der Selbstregeneration kombiniert werden, um einen wettbewerbsféhigeren
CO2-Methanisierungskatalysator zu erreichen.

Die Innovation des neuen Konzeptes ist es dem Tragermaterial eine aktive Rolle zuzuordnen. Dies
geschieht durch den Einsatz von Zeolithen welche herausragende Wasseradsorber sind. Dadurch
ergeben sich Eigenschaften, welche die einzelnen Komponenten flir sich gesehen nicht zeigen.
Gewohnliche Ni Katalysatoren erreichen keine vollstandige Umwandlung von CO, zu CHa. In der
hier verwendeten Kombination erreichen Sie aber einen unangefochtenen und maximalen CO2-
Umsatz von 100% bereits bei atmospharischen Bedingungen von 1 bar und 300 °C. Durch eine
Zeolith-basierte Entfernung des Reaktionswassers und der Ausnutzung des Le Chatelier-Prinzips,
verbessert sich die Ausbeute auf den maximalen Wert von 100% [13].

k
4H, + CO, —» 2H,0 + CH,, AH = —165m—(])l (1)

Das entsprechende Konzept ist in Abbildung 25 dargestellt. Diese Wasseradsorption ein Bulk-
Prozess, d.h. die Reaktorgrofie skaliert mit der Gesamtproduktmenge, wahrend bei rein
katalytischen Prozessen die GrofRe mit dem Fluss skaliert (Konzept der "Raumgeschwindigkeit). Der
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Sorptionseffekt hort nach der Sattigung des Sorptionsmittels, also der Wasseraufnahme, auf und
der  Sorptionskatalysator  verhdlt sich dann wie jeder andere herkdmmliche
Methanisierungskatalysator auf Nickelbasis. Die Regeneration, genauer gesagt die Trocknung vom
Wasser, ist also ein zusatzlicher wichtiger Schritt im Gesamtprozess und muss bertcksichtigt
werden.

3.1.2.1 Abpassungen an der HEPP-Anlage fiir den Betrieb eines SEM-Reaktor

Im 2017 beauftragte das IET Institut fir Energietechnik den damaligen Masterstudenten Luca
Schmidlin® in seiner Masterarbeit® ein Anlagendesign fiir Power-to-Gas Anlagen mir SEM-Reaktoren
zu entwickeln. Die Ergebnisse aus dieser Masterarbeit bilden die Grundlage fiir die Implementierung
eines SEM-Reaktors in der HEPP-Anlage.

In Abbildung 31 und Abbildung 32 ist die Implementierung, der Prozessfihrung, der beiden
Betriebsmodi (Methanisierung & Trocknung) auf der HEPP-Anlage schematisch dargestellit.

BioGas
STATION

Gas GRID

Vent-F

PEM

R-51

SOEC Reactor

Legende:

M-49: Edukt-Gas-Mischer
R-51: Methanisierungsreaktor
E-55: Produktgas Kuhler/Kondensator E-55
F-64: Biogas-Membranmodul F-64
V-65: Produktgas Pufferspeicher
C-67: Kompressor Recycle-Stream Condensate
GRID: Eispeisung in lokale Gasnetz
STATION: Lokale Biogastankstelle

L

Abbildung 31: Schemata HEPP, Betrieb SEM-Reaktor im Methanisierungsmodus, griiner Pfad

Der grine Pfad aus Abbildung 31 zeigt die Verschaltung der HEPP-Anlage wahrend dem Betrieb
des SEM-Reaktors (R-57, drucklos) im Methanisierungsmodus. In diesem Betriebsmodus wird die
Membran nicht benétigt, da der SEM-Reaktor 100 Vol.% CHa liefern sollte.

5 Luca Schmidlin ist zum Zeitpunkt der Erstellung dieses Berichts Mitautor und Teamleiten Power-to-Gas am IET
6 Masterarbeit
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Abbildung 32: Schemata HEPP, Betrieb SEM-Reaktor im Trocknungsmodus, roter Pfad

Der rote Pfad aus Abbildung 32 zeigt die Verschaltung der HEPP-Anlage wahrend dem Betrieb des
SEM-Reaktors (R-57, drucklos) im Trocknungsmodus. In diesem Betriebsmodus ist darauf zu
achten, dass die Membran nicht in Kontakt mit feuchtem oder gesattigtem Gas kommt (siehe
2.2.3.2).

3.2 Meilenstein 3 und Erkenntnisse Phase 3

3.2.1 Ergebnisse selbstregenerierende Katalysatoren
3.2.1.1 Materialauswahl

Basierend auf unseren Erfahrungen mit Perowskiten als Katalysatormaterialien haben wir einen
geeigneten Zusammensetzungsbereich flr die Anwendung als CO»-Methanisierungskatalysator
abgeleitet. LaFeixNixOs.s-Perowskite (LNF) weisen eine orthorhombische Struktur fir x < 0.5
(LaFeOs3.s-Struktur) und eine rhomboedrische Struktur fiir x > 0.5 (LaNiO3.s-Struktur) auf. Uber den
hier betrachteten Bereich findet also keine Phasenumwandlung statt. Metallisches Ni wird reversibel
aus dem orthorhombischen Perowskit-Gitter herausgeldst, wahrend sich gleichzeitig die Sauerstoff-
Vakanzen entwickeln. Die Ni-Partikelgrofie lag bei REM- und TEM-Aufnahmen im Bereich von 5 -
50 nm (siehe Abbildung 28b,c), mit einer durchschnittlichen Grolie im Bereich von 20 - 30 nm [12].
Diese Zahlen kénnen jedoch nicht mit kristallographischen Daten, z. B. aus der XRD-Analyse,
verglichen werden. Die Charakterisierung dieser Nanopartikel erwies sich als wesentlich
problematischer als bei anderen Nanopartikeln ahnlicher Gréf3e (z. B. verteilt auf Tragern durch
klassische Methoden wie lonenaustausch oder beginnende Nassimpragnierung). Tatsachlich fehlen
in Abbildung 28a die Hauptreflexe von Ni 111 und NiO 200 (siehe vergrosserter Bereich). Der Grund
fur das Fehlen der Ni-Reflexe in den Diffraktogrammen von Abbildung 28a hangt mit der
Einzigartigkeit unserer Materialien in Bezug auf die Katalysator-Trager-Wechselwirkungen
zusammen. Im Gegensatz zu den oben erwahnten klassischen Synthesemethoden - bei denen
zunéchst der Trager synthetisiert und in einem zweiten Schritt das aktive Metall darauf verteilt wird
- enthalt der Trager bereits nach seiner Synthese das aktive Element. Nach der Reduktion erzeugt
er selbst die aktiven Metall-Nanopartikel durch Exsolution, wie oben erlautert. Die Partikel "wachsen"
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buchstablich Atom fir Atom auf dem Substrat, im Vergleich zu fortgeschrittenen
Dinnschichtabscheidungstechniken (Sputtern, Atomlagenabscheidung, etc.), bei denen die
Schicht-Substrat-Koharenz im Sinne der Kristallinitat sehr stark ist. Wie im Folgenden gezeigt wird,
glauben die Autoren, dass sich dies positiv auf die Aktivitat der Katalysatoren auswirkt.

—— As prepared
—— Reduced (400°C)

5F
(a)

N
T

Intensity [10* CPS]
[ %) w

(c)
20 [°]
Abbildung 33: Untersuchung einer selbstregenerierenden Katalysatorprobe.

Erlduterung zu Abbildung 33 (a) XRD-Diffraktogramme von LNF-Proben (x = 0.2), wie sie hergestellt wurden (unter
Verwendung der Citrat-Methode, d.h. Aufliésung von Nitratvorstufen in H20 zusammen mit Zitronenséure, gefolgt von
Trocknung und Kalzinierung) und nach der Reduktion (1 h bei 400°C). (b) SEM- und (c) TEM-Aufnahmen der reduzierten
Proben.

3.2.1.2 Demonstration Selbstreinigung

Die Reduktion der Katalysatoren nach der Kalzinierung wurde zunachst mit Hilfe von TPR-
Experimenten (Temperatur-Programmierte-Reduktion) untersucht. Unter kontrollierter Erwarmung
wird die Probe Wasserstoff ausgesetzt wodurch dieser verbraucht wird (siehe Reaktion 3a). Die
Menge des verbrauchten Wasserstoffs spiegelt die Reduktion des Materials wieder. Abbildung 29a
zeigt TPR Messungen an LNF-Proben. Die im Bereich 150 - 300°C auftretenden Peaks sind
eindeutig auf die Reduktion und Auslésung von Ni zuriickzuflihren, da das TCD-Signal proportional
zum Ni-Gehalt in den Proben ist. Bei héheren Temperaturen zeigt die Struktur eine zunehmende
Instabilitdt mit dem Ni-Gehalt, wie der schrage Hintergrund im Bereich 400 - 700°C zeigt. Die
Zersetzung des Perowskits und die Reduktion zu reinen Elementen findet oberhalb von 700°C statt.
Aus diesen Daten geht hervor, dass die Reduktionstemperatur des Katalysators tiber 300°C liegen
sollte um aktiv zu werden.
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Abbildung 34: (a) TPR- und (b) TPO-Experimente, durchgefiihrt an LNF-Proben.

Erlduterungen zu Abbildung 34 Experimente, durchgefiihrt an LNF-Proben mit x = 0.02, 0.04, 0.06, 0.08, 0.1, 0.15 und
0.2; mit einer Heizrampe von 5 K/min und jeweiligen Gaszusammensetzungen von 5% Hz in Ar und 10% Oz in He.
Anderungen im TCD-Signal spiegeln den Wasserstoff- bzw. Sauerstoffverbrauch wider

Mit demselben Gerat kénnen auch sogenannte TPO-Experimente an den reduzierten Proben
durchgeflihrt werden, d.h. mit O, als reaktivem Gas, um den entgegengesetzten Vorgang, die
Selbstregeneration auszulésen. Die Ergebnisse sind dabei nicht so ausgepragt wie bei den TPR-
Experimenten, da die Oxidation der Proben - genauer gesagt der Ni-Nanopartikel - bereits bei
Raumtemperatur beginnt. Abbildung 34b zeigt die TPO-Daten der gleichen Proben wie in Abbildung
34a, nach einem in-situ Vorreduktionsschritt. Die Oxidation beginnt bei niedrigeren Temperaturen
als die Reduktion. Auch hier zeigt die Proportionalitat mit dem Ni-Gehalt in den Proben, dass der
O2-Verbrauch aus der Re-oxidation des Nickels stammt, auch wenn diese Proportionalitat aus den
oben erlauterten Griinden weniger deutlich ist. In einer parallelen Studie wurde mittels XAS-
Spektroskopie gezeigt, dass jedoch Temperaturen von mindestens 600°C notwendig sind, um einen
vollstdndigen Wiedereinbau des Nickels zu erreichen [12]. Dies lasst sich indirekt mit einer in der
Katalyse sehr verbreiteten Methode nachweisen: der Durchfuhrung mehrerer TPR/TPO-Zyklen mit
dem Ziel, das TPR-Profil der praparierten Probe zu reproduzieren (siehe Abbildung 35).
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Abbildung 35: TPR-Kurven an LNF-Proben mit x = 0.2.

Erlduterungen zu Abbildung 35: TPR-Kurven an LNF-Proben mit x = 0.2, die mehreren Redox-Zyklen unterzogen wurden.
Die Oxidationsbedingungen vor jeder TPR-Kurve sind die folgenden, wobei die Kurven in jedem Diagramm von unten nach
oben betrachtet werden: (a) Kalziniert (2 h in Luft bei 700°C) - oxidiert 3 h in 10% Oz bei 600°C, 500°C und 400°C, (b)
Kalziniert - oxidiert bei 400°C 6 h in 20% Oz, 6 hin 10% O2 und 3h in 10% O, (c) Kalziniert - oxidiert zweimal hintereinander
3 h bei 730°C in 10% Oo.

Form und Oberflache der TPR-Profile geben Aufschluss Gber das Ausmal der vorangegangenen
Oxidationsschritte. Der Einfluss verschiedener Oxidationsparameter wird in Abbildung 35
untersucht.  Zundchst zeigt Abbildung 35 den Einfluss der Oxidationstemperatur
(Gaszusammensetzung und Zeit werden konstant gehalten). Die Reoxidation bei 400°C und 500°C
fuhrt zu TPR-Profilen, die sich signifikant von denen des praparierten Materials unterscheiden,
insbesondere durch das Auftreten unerwlinschter Schultern bei Temperaturen oberhalb und
unterhalb der Hauptpeaks. Hier wurde 600°C als untere Grenze flr die Aktivierung der vollstandigen
Ni-Reinkorporation identifiziert.

Desweiteren sind die Auswirkungen der Oxidationszeit und der Gaszusammensetzung in Abbildung
35b dargestellt. Unabhangig von den letztgenannten Parametern wird das Ni nicht vollstandig in die
Perowskitstruktur reinkorporiert, wenn die Temperatur zu niedrig ist. Bei 400°C werden die Ni-
Nanopartikel zwar oxidiert, aber die Re-Inkorporation wird nicht ausgeldst. Dies deckt sich mit der
oben gezogenen Schlussfolgerung aus Abbildung 35a. Abbildung 35c =zeigt zwei
aufeinanderfolgende Redox-Zyklen, die unter Bedingungen durchgefuhrt wurden, die eine
vollstdndige Re-Inkorporation gewahrleisten. Das gleiche TPR-Profil wird dreimal hintereinander
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erfolgreich reproduziert, wodurch das Konzept der Selbstregeneration durch seine Dauerhaftigkeit
bewiesen werden kann.

3.2.1.3 Katalytische Aktivitat der Katalysatorpulver

Die katalytische Aktivitdt der Perowskitproben wurde mittels in-situ Raman-Spektroskopie an
pulverférmigen Proben untersucht. Die Gasstréme wurden vor und nach der Reaktion mit einem
Multisonden-Setup Uberwacht, was eine Kalibrierung der Gaszusammensetzung ermoglichte.
Letztere wurde auf die Sabatier-Stochiometrie mit 4:1 H, zu CO2-Verhaltnis und einem Ha-
Uberschuss von 5% eingestellt. Die Proben wurden schrittweise aufgeheizt. Beim Screening wurde
eine GHSV von 2691 h' verwendet. Diese GroRenordnung liegt innerhalb der industriellen
Standards ahnlicher Prozesse. Abbildung 36 zeigt ein typisches Screening-Experiment, hier
durchgefuhrt an LaFeooNio.1O3.5. Vor dem Screening wurde die Probe 1 h lang 100% H: bei 400°C
ausgesetzt. Dann wurde die Temperatur auf 450°C eingestellt und CO; in das System eingeflihrt
("CO2 in" in Abbildung 36). Abbildung 36a bestatigt die gute Kontrolle und Stabilitat der
Eingangsgasstrome und der Zusammensetzung. Abbildung 36b zeigt, dass die Selektivitat des
Katalysators trotz der Beobachtung von einigen Mol-% Kohlenmonoxid sehr gut ist, insbesondere
bei erhdhten Temperaturen, was typisch fir solche Ni-Tragerkatalysatoren ist. Der Katalysator
spricht relativ schnell auf Temperaturanderungen an. Die Gaszusammensetzungen wahrend der
Temperaturschritte sind stabil und leicht reproduzierbar, entweder durch Screening mit steigenden
oder sinkenden Temperaturen.
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Abbildung 36: Gaskonzentrationen am Reaktoreinlass (a) und -auslass (b)

Erlduterungen zu Abbildung 36, wéhrend des Screenings einer LNF-Probe mit x = 0.1, wie durch In-situ-Raman-
Spektroskopie bestimmt. GHSV = 2691 h™'. Die Reduktion vor dem Screening wurde fiir 1 h bei 400°C mit reinem H>
durchgeftihrt.

Hier wird bei 450°C eine Methanausbeute von 70 % mit 2.4 Gew.-% Ni im Katalysatormaterial
erreicht. Kommerzielle Katalysatoren haben typischerweise héhere Ni-Beladungen im Bereich von
5-20 Gew.-% [3]. Dies ist ein vielversprechendes Ergebnis im Hinblick auf die Einsparung von Ni,
welches als umweltschadlich und kanzerogen eingestuft ist. Die besonderen Eigenschaften sind
durch die besondere kristallografische Beziehung zwischen Substrat und Katalysator in LNF-
Perowskiten erklarbar. Letzteres kdnnte die Energetik der aktiven Stellen fir die Methanisierung
verandern und die Methan-Umsatzfrequenz verbessern. Diese Interpretation bedarf der
Unterstitzung durch weitere Untersuchungen.
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Gerade die geringe Menge an Katalysator bietet eine neue Option: Ni ist ein guter Katalysator, aber
nicht der beste. Es ist eher ein Trade-off zwischen Leistung und Kosten. Die extrem hohe Dispersion,
die das hier entwickelte Material auf Perowskit-Basis bietet, ermdglicht eine kostengunstige
Anwendung von Elementen auf Edelmetallbasis, die wiederum eine wesentlich bessere Leistung bei
niedrigeren Betriebstemperaturen bietet.
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Abbildung 37: Entwicklung der Methanausbeute in Abhéngigkeit von der Katalysatorzusammensetzung.

Abbildung 37 zeigt die Methanausbeute als Funktion der Katalysatorzusammensetzung (0.02 < x <
0.2). Sehr kleine Ni-Beladungen sind noch in der Lage, die Reaktion zu initiieren, bis hin zu x = 0.06.
Unterhalb dieser Grenze andert sich der Reaktionsmechanismus selbst, wie die drastische
Anderung der Methanausbeute zeigt.

3.2.1.4 Pelletierung von LNF

Perowskite sind in vielen Zusammensetzungen kauflich erwerblich, werden aber nur als Pulver und
selten als Pellets geliefert, wie sie in Reaktoren verwendet werden. Fir den Einsatz in der HEPP
Anlage musste daher neben der Entwicklung der optimalen Zusammensetzung des LNF (Aktivitat,
Umsetzung und Strukturreversibilitdt) auch der Pelletierungsprozess angegangen werden, um in
dem bestehenden HEPP Festbett-Reaktor verwendet werden zu kénnen. Im Fokus stehen hier
neben dem sicheren Handling von potentiell karzinogenen Nickelpulvern, insbesondere die
mechanische Stabilitat der Pellets, sowie die Erzeugung von ausreichenden Porositaten bei der
thermischen Behandlung, um die bestmdgliche katalytische Wirkung zu entfalten. Fur das LNF
wurden mehrere Pelletierungsrouten evaluiert (Alginatroute (1), Extrusionroute (1) und «three-phase
foamed suspension» (lll, 3PFS), die neben der optimalen Leistung der Katalysatoren auch den
Umweltaspekt berticksichtigen mussten. Daher wurde mit Rezepturen gearbeitet, die auf organische
Lésungsmittel verzichten und auf Wasserbasis einsetzbar sind. Durch die unterschiedliche
Verfahrenstechnik, die die LNF-Pulver durchlaufen, werden bei der Alginatroute (I) und der 3PFS-
Route (lll), die eine Oberflachenspannung ausnutzen, Kugeln hergestellt und bei der
Extrusionsmethode (II) werden Zylinderpellets erzeugt (Abbildung 38).
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Abbildung 38: SEM Katalysator Herstellungsschritte

Erlduterungen zu Abbildung 38, die LNF Partikeln (links) werden zun&chst in eine Dispersion lberfiihrt. Bei der
Alginatroute werden in wéssrigen Lésungen Kugeln erzeugt und stabilisiert (Mitte, links), die durch Kalzinieren in eine
Kugelform fixiert werden (Mitte, rechts). Die Extrusionsmethode nutzt dagegen die Extrusion einer dickfliissigen
Dispersion aus, die zu einer Zylinderform fiihrt (rechts).

Als Resultat lasst sich festhalten: Die Alginatroute flhrte nur teilweise zu zufriedenstellenden
Resultaten und oft zu inhomogenen Pellet-Strukturen. Die 3PFS-Route resultierte in inhomogenen
Kugelgrossen bei den Pellets, was in einer verdichteten Kugelschuttung mit erhohtem Druckverlust
enden kann. Die Extrusionsmethode ist aktuell und mit den zur Verfigung stehenden Mitteln
geeigneter und als kontinuierliches Verfahren durchflihrbar. Die Porositaten sind gezielter einstellbar
und es werden homogene Makrostrukturen erzeugt, so dass diese Methode flir das Upscaling
gewahlt wurde. Die Zylinderpellets kénnen fir Druckverlustsberechnungen einfach Gber einen
Spharizitatskoeffizienten 1 ~ 0.87 beschrieben und in der bekannten Ergun-Gleichung zur
Druckverlustrechnung eingebunden werden.

Um eine ausreichend hohe Ni-Oberflache fur die Methanisierung anzubieten, wurde ein geeignetes
Porensystem in die Pellets eingebracht. Gleichzeitig muss aber die mechanische Stabilitat erhalten
werden, um das Einbringen sowie Umflullen der Pellets und deren Betrieb im Reaktor zu
gewahrleisten. Hierzu wurden kosteneffiziente Polymer-basierte Porenbildner mit in die Dispersion
eingebracht, die im Folgenden ausgebrannt werden missen und die Poren hinterlassen (Abbildung
39).

Pore former Abrasion Abrasion falling Weight
shaking resistance
8 %

LNF-01 PMMA 6 um 70.9 % 93 g/pellet

LNF-02 PMMA 10 um 1.8 % 70.1% 130 g/pellet

LNF-03 organic 0.2 % 0.3 % 920 g/pellet
carbohydrate

Abbildung 39: REM-Aufnahme von PMMA Porenformer gebildetes Porensystem (links).

Erlduterungen zu Abbildung 39, Gegeniiberstellung der mechanischen Eigenschaften verschiedener Porenformertypen
und -anteile. Die polymerisierten Kohlenhydrate lieferten die besten Eigenschaften hinsichtlich Abrasion beim Schiitteln
(Transport), beim Fallen (Umftillen) und gegen Druckbelastung (Betrieb im Reaktor mit thermischer Ausdehnung).

Zum Betrieb in der HEPP-Anlage wurden Zylinderpellets hergestellt und anschliessend konditioniert,
d.h. unter Formiergas (H2/N.) bei einem Sauerstoffpartialdruck von poz = 107 - 10-'® bar reduziert,
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um das in die Struktur eingebundenen Nickel zu aktivieren. Der so praparierte Katalysator kommt in

dieser Form in der HEPP Anlage bzw. im Festbettreaktor zur Anwendung und ist zur Verwendung
bereit.

Unter Laborbedingungen hat ein selbstregenerierender Katalysator bereits seine
Schwefelbestandigkeit gezeigt (Abbildung 40). Aktuelle Herausforderungen sind die Reduktion der
bendtigten Temperaturen von ca. 800°C, die von der HEPP Anlage auf Grund der Verwendung einer
Thermodl-Beheizung (Tmax = 350 °C) nicht erzeugt werden kdnnen. Zukunftige Entwicklungen
sollten das weitere Temperaturreduktionspotential dieser Katalysatoren ausloten.
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Abbildung 40: H2S-vergifteter Katalysator (orange) der durch Redox-Zyklieren seine urspriingliche Performance (blau)
wieder erreicht (grtin, rot).
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3.2.2 Ergebnisse sorptionsverstarkte Methanisierung
3.2.2.1 Materialauswahl

Die adsorptiven Eigenschaften der Sorptionskatalysatoren sind durch den Vergleich der
Leistungsparameter (katalytischer Umsatz) verschiedener nickelimpragnierter Zeolithe (3A, 4A, 5A,
13X) und durch eine sorgfaltige Charakterisierung des Materials optimiert worden. Aufgrund der
hohen Wechselwirkungen mit CO, und guten Wasseraufnahmefahigkeit hat sich Zeolith 13X als
sehr aussichtsreich herausgestellt. Das Material gehdrt zur Gruppe der Faujasite (FAU) und ist im
multitonnen Bereich kommerziell erhaltlich. Typischerweise wird es direkt als Pellet verwendet.
Zeolith 13X hat ein dreidimensionales Porensystem mit typischen Porendurchmesser von ca. 10 A.
Somit gehort es zur Gruppe der mikropordsen Feststoffe. Die hohe Wasseradsorptionskapazitat des
13X (Z10-01, Abbildung 41) beeinflusst die Methanisierungszeit (pro kg Katalysator) massgeblich
und hat somit ein grosses Potential die Methanausbeute zu verbessern [14]. Die Wasserkapazitat
bei 25°C und 25 mbar Dampfdruck betragt beispielsweise rund 30 wt%. Zu berlcksichtigen ist dabei,
dass fur die Ni katalysierte CO» Methanisierung Temperaturen von >270°C notwendig sind, und die
Wasseradsorption dadurch abnimmt. Bei einer Temperatur von 330°C liegt die
Wasseradsorptionskapazitat gerade noch bei 1 wt%.

Water Adsorption on Z10-01

35 T
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Abbildung 41: Wasseradsorptionskapazitdt des 13X. Quelle: Zeochem.

3.2.2.2 Demonstration sorptionsbasierte Methanisierung

Fir die Realisierung einer Sorptionsreaktion sollten prinzipiell keine speziellen
«Sorptionskatalysatoren» erforderlich sein. Fir eine Absenkung des Wasserpartialdrucks reicht eine
einfache physikalische Mischung von Katalysatoren und Sorptionsmittel aus, um das Gleichgewicht
der Sabatier-Reaktion zur Produktseite hin zu verschieben [15]. Um jedoch einen signifikanten
Einfluss selbst auf die Kinetik des katalytischen Prozesses zu haben, muss die Wasserentfernung
durch den adsorbierenden Trager schneller sein als die Wasserbildung durch die aktiven
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Katalysatoren. Dies erfordert einen hohen Diffusionskoeffizienten der gebildeten Wassermolekiile in
den Absorber und kurze Diffusionslangen. Eine detaillierte Untersuchung der Kinetik ist auf
makroskopischer Skala mit Hilfe von bildgebender Neutronenstrahlung durchgefiihrt worden.

Fur die Messungen wurde ein 200-W-Modellreaktor (Gesamtvolumen 750 ml) in einen kollimierten
Neutronenstrahl an der Durchstrahlungsstation NEUTRA 7 [16] gestellt. Neutronen werden stark an
Wasserstoff und in vorliegendem System an Wasser gestreut, insbesondere Aluminium hat aber
einen relativ geringen Abschwachungsquerschnitt fir Neutronen. Daher sind Anderungen der
Intensitat des Neutronenstrahls, die von einer CCD-Kamera durch eine Szintillatorplatte detektiert
werden, auf Unterschiede im lokalen Wassergehalt im Reaktor zurtckzufihren (Abbildung 42). Da
nur die Wasserverteilung im Reaktor von Interesse ist, werden die Bilder durch ein Referenzbild des
trockenen Reaktors normiert. Parallel dazu werden die Produktgase durch eine FTIR-Gaszelle
geleitet. Die Absorption der Infrarotstrahlung wird zur Messung der Konzentration von CO» und CH4
genutzt. Abbildung 42 zeigt ein typisches Versuchsergebnis der relativen Neutronenabsorption des
Reaktorbettes wahrend der Reaktion und Regeneration. Dunkle Bereiche, d. h. eine erhdhte
Neutronenabsorption, sind Bereiche mit héherem Wassergehalt. Das Wasser stammt aus der
Sabatier-Reaktion (1), das vom Zeolith adsorbiert wird, wahrend das Methan den Reaktor verlasst.
Die Neutronenbilder zeigen die Bildung einer Reaktionsfront, die durch den Reaktor verlauft. Da das
Produktgas kontinuierlich Uberwacht wird, ist der Wassergehalt des Sorptionsmittels und die
katalytische Aktivitat korrelierbar: Solange der Gesamtwassergehalt linear ansteigt, verlasst nahezu
kein CO, den Reaktor. Mit Erreichen der Wassersattigung (die Reaktionsfront erreicht das Ende des
Katalysatorbetts) wird nicht umgesetztes CO, freigesetzt. Der CO2-Fluss wird dann unterbrochen
und die Regenerationsphase des Reaktors beginnt. Im Gegensatz zur Reaktionsphase bildet sich
keine Reaktionsfront aus; der Reaktor wird gleichmassig getrocknet.
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Abbildung 42: Versuchsaufbau zur Messung des Wassergehalts in Sorptionsreaktoren

Erlduterungen zu Abbildung 42 Oben: Versuchsaufbau zur Messung des Wassergehalts in Sorptionsreaktoren an der
NEUTRA-Strahllinie. Mitte links: Zeichnung des Reaktors mit Abmessungen, sowie die daran angebrachten Gasfliisse und
Gasanalyse. Mitte rechts: experimentelle Daten, wie sie aus der Auswertung der Neutronenradiographie (Anderungen der
Neutronenabsorption relativ zum trockenen Reaktor in blau) aus einer Zeitreihe von Bildern (Auswahl unten) und dem
entsprechenden FTIR-Signal des den Reaktor verlassenden CO:2 (schwarze Punkte) und CHa4 (rote Punkte) erhalten
wurden. Der Wasserstoff-Fluss wird konstant gehalten, wéhrend der Reaktions- und Regenerationsphase wird der CO2-
Fluss ein- bzw. ausgeschaltet.

Die Zusammenhange zwischen lokaler Wasseraufnahme und katalytischer Leistung wurden bei drei
verschiedenen Temperaturen 270°C, 300°C und 320°C weiter aufgeklart. Bei 270°C und 250 mil/min
CO2 mit 1000 mil/min H, wird die volle Leistung des Katalysators nicht erreicht und eine
Reaktionsfront kann sich nicht etablieren. Zwischen 300°C und 320°C variiert die katalytische
Leistung nicht merklich, so dass hier der volle Umsatz erreicht wird. Der Hauptunterschied liegt in
der Wasseraufnahmekapazitat des Sorptionsmittels. Die maximale Wasserkapazitat des Zeoliths im
Reaktor bei 320°C betragt nur 75% derjenigen im Reaktor bei 300°C, entsprechend endet die
sorptionsverstarkte Betriebsweise friiher.

Das Auftreten einer Reaktionsfront ist fur die Funktion eines Sorptionsreaktors von Signifikanz. Am
Reaktoreintritt findet eine hohe Umwandlung von CO: in Methan und Wasser statt. Tatsachlich ist
der sorptionsverstarkte Betrieb nur dann von Bedeutung, wenn die Ausbeute durch die
Thermodynamik bestimmt wird, in diesem Fall durch das Verhaltnis von Produkt zu Reaktant. Im
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stationaren Zustand ist die Wasserkonzentration am Einlass hoch und begrenzt damit die weitere
Umsetzung. Die vollstdndige Umsetzung wird erst an der Reaktionsfront erreicht, wo die
Wasserkonzentration niedrig ist, wahrend noch nicht umgesetztes CO2 vorhanden ist. Die Existenz
einer solchen Reaktion wird durch Temperaturverteilungsmessungen bestatigt. Hohe Umsatzraten
entsprechen einer hohen Warmeentwicklung, was zu einer lokal héheren Temperatur fuhrt. Diese
Temperatur-"Spitze" der Hot-Spot bewegt sich durch den Reaktor.

Unter Laborbedingungen wurde das Katalysator-Reaktorsystem bereits erprobt. Abbildung 43 zeigt,
dass nach Einstellung des stéchiometrischen CO2/H2 Verhaltnisses am Reaktor (t = 7 min) der CH4
Anteil im Gas auf ca. 100% steigt, also Einspeisequalitat erreicht und dort verbleibt, bis der Zeolith
mit dem Reaktionsprodukt Wasser gesattigt ist (t = 65 — 70 min). Die Lange der Sorptionsdauer
hangt hier von der Reaktorgrésse ab und ist kein Qualitdtsmerkmal. Ab einem bestimmten Zeitpunkt,
der vom Reaktorvolumen abhangt, «entfallty der Sorptionseffekt und der CH4 Anteil geht stetig auf
70-75% zuruck, was einem konventionellen Umsatz entspricht. Das System liefert dann Ubliche
Gasqualitaten und miusste zusatzlich energetisch und anlagentechnisch aufwandig aufbereitet
werden, d.h. von Uberschiissigem Hz, CO,, CO und H20 befreit werden.

Fl
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Abbildung 43: Proof-of-concept, sorptionsverstérkte Methanisierungskatalysator.

Erlduterungen zu Abbildung 43, der sorptionsverstérkte Methanisierungskatalysator (Ni auf 13X) im Einsatz. Es wird ein
praktisch 100%-iger CO2 Umsatz zu CHs erreicht und damit direkt einspeisefédhiges Methan.
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3.3 Aktuelles und Ausblick Phase 3

Die SEM-Technologie wurde ausgiebig in den UMTEC-Laboren erprobt, dennoch war die Integration
dieser Technologie in die HEPP-Anlage nicht ganz trivial. Die Herausforderung war die Skalierung
der Gasfllisse von "Mini zu Mikro", was mit einem Bypass geldst wurde. An verschiedenen Stellen
in der HEPP-Anlage wurden Bypassleitungen installiert. So war es mdglich den UMTEC-SEM-
Reaktor mit Mikro-Gasflissen (200 Nml/min) in die HEPP-Anlage mit Mini-Gasflissen zu integrieren.
Mit diesem Schritt konnte ein Betriebskonzept fir eine Power-to-Gas Anlage mit SEM-Katalysator
gepruft werden, was im Labormassstab nicht méglich war. Die geplanten Versuchsreihen sollen die
Design-Grundlagen  fur das  SEM-Reaktor-System liefern/validieren,  welche eine
Methanproduktionskapazitat von 0.5 — 1 Nm?®h ermdglichen. Dies entspricht einem 200 bis 400-
fachen Scale-Up der Methanproduktionskapazitat gegentiber dem Labormassstab.

Die Versuchsreihen mit dem SEM-Reaktor (Labormassstab) sind zum Zeitpunkt der Erstellung
dieses Berichts noch nicht abgeschlossen.

Im Gegensatz zur urspriinglichen Absicht, den selbstregenerierenden Katalysator im Hauptreaktor
zu testen, wurde diese Idee im Laufe des Projektes verworfen. Grund hierflr war nicht der
Katalysator an sich, sondern die Schwefelkontamination der gesamten Forschungsplattform HEPP
bei den Versuchsreihen mit Rohbiogas. Die Versuche mit Rohbiogas sollen in einem isolierten
Versuchsstand durchgefiihrt werden.
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A, Phase 4 - Optimierung des Reaktordesigns fur den
Sorptionskatalysator

In Phase 4 soll das Reaktordesign flir den Sorptionskatalysator optimiert werden. Im Gegensatz zum
Reaktor mit dem herkdmmlichen Katalysator sind beim Sorptionskatalysator mehrere Reaktoren
notwendig. Diese werden nicht kontinuierlich, sondern im Batch-Betrieb gefahren. Dadurch
entstehen zahlreiche neue Optimierungsgréssen, die in der Regel zeitabhangig sind (z.B.
Betriebszeit bis zum Wechsel des Reaktors).

Ziel: Méglichst trockenes Produktgas. Minimaler Energieeinsatz pro kg Produktgas.

Zusatzlich soll ein umfassender Vergleich der zwei Anlagentypen mit a) herkdbmmlichem Katalysator
und b) Sorptionskatalysator betreffend Effizienz, Ausbeute, Investitions- und Betriebskosten
durchgefuhrt werden.

4.1 Ruckblick Phase 4

Im folgenden Abschnitt wurde die Integration des SEM-Reaktors und der SEM-Katalysator in die
HEPP-Anlage auf Machbarkeit und Funktion gepruft. Der von Prof. Dr. Anderes Heel entwickelte
und in Phase 3 vorgestellte SEM-Katalysator wurde aus den Labortests herausgenommen und in
einer funktionierenden Power-to-Gas-Anlage getestet. Die dabei gewonnenen Erkenntnisse und die
Ergebnisse der durchgefiihrten Tests werden in diesem Abschnitt vorgestellt.

41.1 SEM Katalysator

Im Gegensatz zur urspringlichen Absicht den SEM-Katalysator im Hauptreaktor zu testen, wurden
die Versuche mit dem SEM-Katalysator in einen eigens daflir gebauten Reaktor durchgefiuhrt. Zum
einen wurde der bestehende SEM-Katalysator fir den Einsatz unter atmospharischen Bedingungen
entwickelt und damit ist sein Verhalten bei héheren Dricken noch nicht klar. Zum anderen
befurwortet Prof. Dr. Heel eine elektrische Beheizung des Reaktors. Der bestehende Reaktor,
ausgelegt fur max. 10 bar und mit einer Thermodl-Beheizung wirde diesen Bedingungen nicht
genugen.
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SEM-Testreaktor HEPP-Hauptreaktor

PEM: Elektrolyse.

Hochtemperatur Elektrolyse

Abbildung 44: SEM-Reaktor in der HEPP Anlage integriert neben Hauptreaktor (mit konventionellem Katalysator)

Die HEPP Anlage wurde geringfligig modifiziert (siehe Abbildung 31 und Abbildung 32), um den
SEM-Reaktor parallel zum Hauptreaktor zu schalten und diesen bei atmospharischem Druck
betreiben zu kdnnen, ohne dass Gase durch den Hauptreaktor fliessen. Der SEM-Reaktor wurde
Ende Oktober 2020 provisorisch in der Anlage eingebaut um die Funktionsfahigkeit des
Gasspeisesystems (H2 und COy) zu Uberprifen. Dieser ist fir den Betrieb bei héheren Driicken
ausgelegt. Diese Tests verliefen erfolgreich. Der SEM-Reaktor kann bei moderatem Uberdruck
(unter 0.8 bar) mit bis zu 0.1 kg/h Wasserstoff und mit der entsprechenden stéchiometrischen Menge
an CO; von 0.546 kg/h betrieben werden. Das aufgebaute Druckreduktionssystem lieferte einen
konstanten Gasdurchfluss.

Wie eingangs erwahnt, wird der SEM-Reaktor alternierend in einem Synthese- und einem
Regenerationsmodus betrieben. Im ersten Modus soll der Reaktor ein Gasstrom aus reinem Methan
liefern, welches nicht mit der Membran aufbereitet werden muss. Im Regenerationsmodus wird der
Reaktor mit Wasserstoff oder Methan durchflossen, um das Wasser herauszuholen. Ein sehr
feuchter Gasstrom ftritt also aus, welches potenziell die Membran beschadigen kann. Diese Situation
bedingte, dass um diese Einheit herum weitere Modifikationen in der Gasflhrung nétig wurden,
welche zurzeit der Berichterstattung implementiert werden. Es ist zu beachten, dass in einer
grosstechnischen Anlage die Spulung des SEM-Reaktors mit Methan gegeniber Wasserstoff
bevorzugt werden sollte. Da Methan das Produktgas ist, andert sich die Gaszusammensetzung beim
Wechsel zwischen Produktion und Trocknung nicht. Dieses Methan kann ferner selbst getrocknet
und im Kreis gefahren werden, um den Betrieb zu optimieren.

Nach den vorher beschriebenen Vorversuchen wurde der SEM-Reaktor aus der Anlage entfernt und
im Labor von Prof. Heel mit Katalysator beflillt. Dieser Katalysator wurde dann dort auch
vorbehandelt (aktiviert), der nun beflllite SEM-Reaktor wurde wieder in die Anlage integriert.
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Die ersten Versuche mit dem Katalysator erwiesen sich als problematisch, weil nach der Sattigung
des Zeoliths Wasser in den Leitungen des Massenspektrometers kondensierte. Aus diesem Grund
musste ein Kondensationswarmetauscher vor dem Massenspektrometer installiert werden. Diese
Anderung filhrte dazu, dass die Veranderung der H,O-Konzentration als Indikator wahrend der
Methanisierungs- und Trocknungsphase vom Massenspektrometer nicht mehr erfasst werden
konnte.

Ursprunglich sollte dieses Problem durch ein bereits in der HEPP-Anlage installiertes
Taupunktmessgerat umgangen werden. Dies erwies sich jedoch aufgrund des Volumens des
Systems zwischen dem Reaktor und der Messstelle wegen einer unklaren Zeitverzégerung des
Gases nach dem Austritt aus dem Reaktor als nicht praktikabel.

Da keine Messungen der Feuchtigkeit im Gas vorgenommen werden konnten, wurde eine
Trocknungszeit von mindestens 1 Stunde als Richtwert festgelegt.

Bislang wurden zwei Arten von Versuchen durchgefiihrt, die Trocknung mit Wasserstoff und die
Trocknung mit Methan. Bei diesen Versuchen waren die Bedingungen fir alle Versuche gleich, die
Vorwarmung des Eintrittsgases und die Beheizung des Reaktormantels wurde auf 380°C eingestellt.

Abbildung 45 zeigt die Ergebnisse eines Versuchs, bei dem H, zur Trocknung des SEM-Reaktors
verwendet wurde. Fur diesen Test wurde der Druck im Reaktor auf 350 mbarg eingestellt. Der
kombinierte Fluss von H; und CO; betrug 247 min/min bei einem Verhaltnis von 4,2:1. Die
Eintrittstemperatur des Gases in den Reaktor betragt 161°C, wobei die im Reaktor gemessene
Temperatur wahrend des Tests einen Héchstwert von 265°C und einen Mindestwert von 244°C
erreichte. Die Tests zeigen, dass eine fast 100%ige Umwandlung des CO; fir etwa 1 Stunde und
21 Minuten stattfand und eine CH4-Konzentration von etwa 70% wahrend des Tests erzeugt wurde.
Das H. im Produktgas stammt also Uberwiegend aus dem Trocknungsgas, das im Zeolith
gespeichert war und wahrend des Methanisierungsprozesses freigesetzt wurde.

SEM Test 2
Dry H2 / 247nml/min / 4.2:1 / 350mbarg

€02, H20 %

CH4, H2 %

10.0
11:02:24 11:31:12 12:00:00 :28:48 12:57:36 13:26:24 3155112

Abbildung 45: SEM-Versuch mit H2 Trocknung und einem Gasfluss 247 min/min mit einem Verhéltnis 4,2:1 (Hz zu COz)
und einem Systemdruck von 350mbar.

Die in Abbildung 46 dargestellten Testergebnisse wurden mit CHs als Trocknungsmittel
durchgefihrt. Fir diesen Test wurde der Druck im System auf 750 mbarg eingestellt. Der
kombinierte Durchfluss von H; und CO; betrug 244 nml/min mit einem Verhaltnis von 4,2:1. Die
Eintrittstemperatur des Gases in den Reaktor betragt 159°C. Die im Reaktor gemessene Temperatur
erreichte wahrend des Tests einen Hochstwert von 264°C und einen Mindestwert von 243°C. Die
Tests zeigen eine fast 100%ige Umwandlung des CO: in einem viel kirzeren Zeitraum von 22
Minuten als bei der Trocknung mit Hz. Die CH4-Konzentration bleibt wahrend dieser Zeit hoch und
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erreicht 98,4 %. Nach dieser Zeit sinkt die CHs-Konzentration auf 72,6 %, was ungefahr dem
entspricht, dass bei einem herkdmmlichen Katalysator zu erwarten ware.
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Abbildung 46 SEM-Versuch mit CH4 Trocknung und einem Gasfluss 244 min/min bei eine Verhéltnis 4,2:1 (H2 zu CO2)
und einem Systemdruck von 750mbar.

Die SEM-Tests sind zum Zeitpunkt der Erstellung dieses Berichts noch nicht abgeschlossen und
werden weitergefuhrt. Es ist geplant, ein Taupunkt-Messgerat naher zum Ausgang des Reaktors zu
installieren, damit der Trocknungszyklus bestimmt werden kann. Die Trocknung des SEM-Reaktors

mit rezykliertem Methan und die Abflhrung der Feuchtigkeit Uber Kondensationswarmetauscher
muissen ebenfalls umgesetzt werden.

Geplant sind Untersuchungen bei unterschiedlichen Driicken um die Wasserabsorption zu
verbessern. Erwartet wird, dass bei der Methanisierung unter héherem Druck mehr H,O absorbiert
wird und dass bei der Trocknung ein niedriger Druck die Desorption des H2O beglinstigt.

Der Unterschied im Zeitverhalten zwischen den beiden verschiedenen Trocknungsmethoden konnte
auf die unterschiedliche Diffusion von CHs4 und Hz im Zeolith zurlickzufihren sein. Weitere
Untersuchungen zwischen den beiden Trocknungsmethoden missen noch durchgefiihrt werden.
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4.2 Meilenstein 4 und Erkenntnisse Phase 4

Obwohl zum Zeitpunkt der Fertigstellung dieses Berichts die kompletten Versuchsreihen des SEM-
Katalysator/Reaktors noch nicht abgeschlossen sind, konnte die Integration in die HEPP-Anlage mit
einigen Messreihen abgeschlossen werden. Dabei wurden viele Erkenntnisse gewonnen und der
Bedarf fir weitere Untersuchungen festgestellt.

Die Installation und der Betrieb des SEM-Katalysators in der HEPP-Anlage ist mit einigen nicht
offensichtlichen technischen Herausforderungen verbunden. Wahrend der ersten Inbetriebnahme
traten einige Probleme auf, wie z.B. Kondensation von H>O in den Messleitungen. Dies |0ste ein
Wasser-Alarm am Massenspektrometer aus, welcher zu einer sofortigen Abschaltung der
Gasmessstelle und einer N»-Spllung des Massenspektrometers flhrte. Dieses Problem konnte
durch die Einbindung eines Kondensationswarmetauschers in der Messgasleitung geldst werden.
Der H2O-Anteil im Gas wird vor der Messung entfernt. Durch die Entfernung des Anteils an H.O im
Gas konnte die Zykluszeit des SEM-Reaktors (Adsorption und Desorption) nicht mehr anhand des
H.O-Gehaltes im Produktgas bestimmt werden. Um die Zykluszeit zu bestimmen, wird
anschliessend auf einen bereits in der HEPP-Anlage installierten Taupunktsensor gesetzt. Dies
erwies sich aber auch nicht als praktikabel, da der Volumenstrom beim Einsatz des SEM-
Katalysators mit 12 I/h im Vergleich zum Nenndurchsatz der HEPP-Anlage von 2 - 4 Nm?h viel
geringer war, was aufgrund der langsamen Gasgeschwindigkeit in der Anlage zu grossen
Zeitverzégerungen bei den Taupunktmessungen fuhrte. Da der H.O-Gehalt nicht gemessen werden
konnte, wurde die Zeit der Adsorptionssphase (Methanisierung) durch die Anderung des CO»-
Gehalts im Produktgas bestimmt. Die Zeit fiir die Desorptionsphase konnte nicht bestimmt werden,
daher wurde die Trocknung auf mindestens 1 Stunde festgelegt.

Trotz der Schwierigkeiten bei der Inbetriebnahme konnte zusatzlich zum Methanisierungsmodus
auch die Trocknung (Desorption) von Reaktor und SEM-Katalysator mit zwei verschiedenen
Trocknungsgasen H», und CH4 getestet werden.

Die Ergebnisse zeigen, dass die beiden zur Trocknung verwendeten Gase H, und CHs keinen
nennenswerten Einfluss auf die CO,.Umwandlung in der Methanisierungsphase haben. Wahrend
der Methanisierung wird im Reaktor eine nahezu 100%ige Umwandlung von CO: erzielt.

Wird hingegen die Produktgaszusammensetzung betrachtet, so wird bei der Verwendung von H; als
Trocknungsmittel eine CH4-Konzentration von ca. 70% erreicht. Bei der Trocknung mit CH4 hingegen
erreicht die CHs-Konzentration im Produkt nahezu 100%. Die beiden unterschiedlichen
Trocknungsgase weisen auch deutlich unterschiedliche Methanisierungszeiten auf. Die Zeitdauer
bis zum CO2-Durchbruch mit Hz als Trocknungsgas betragt 1h 21min, bei CH4 als Trocknungsgas
betragt die Zeit bis CO2-Durchbruch lediglich 22 min.

Die Tests mit dem SEM-Katalysator/Reaktor sind noch nicht ganz abgeschlossen, dennoch konnte
gezeigt werden, dass ein SEM-Reaktor in der HEPP-Anlage betrieben werden kann. Die Ergebnisse
der Versuche sind vielversprechend und das erzeugte Gas erfullt die Anforderungen gemass G 13
fur die Einspeisung ins Gasnetz. Die Produktgaszusammensetzung nach dem SEM-Reaktor eignet
sich ohne =zusatzliche Abtrennung von unerwinschten Gaskomponenten zur unlimitierten
Gaseinspeisung.
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4.3 Aktuelles und Ausblick Phase 4

4.3.1 Zukiinftiges industrielles und skalierbares Reaktordesign

Fur den Druckbetrieb und die zukinftige industrielle Implementierung der SEM-Technologie wurde
in enger Zusammenarbeit des UMTEC mit der Firma Fluitec AG ein neues und skalierbares
Reaktordesign entwickelt und in Form eines Prototyps produziert (Abbildung 41). Der
Festbettreaktor besitzt ein Leervolumen von 8.9 Liter mit einem zuldssigen Gesamtdruck bis 20 bar.
Das Know-How von Fluitec im Bereich Warmeaustausch in Reaktor- und Reaktionssystemen wird
genutzt um eine homogene und effiziente Temperaturverteilung (Methanisierung = exotherm,
Trocknung = endotherm) im SEM Betrieb zu gewahrleisten, insbesondere aber um Hot Spots zu
vermeiden, da diese zu einer Katalysatordegradation und Umsatzreduktion fihren. Durch diese
Technologie ist das Reaktorkonzept bis zu einem Durchmesser von 2 m skalierbar, wahrend
konventionelle Reaktoren max. 5 cm Durchmesser besitzen, dabei aber auf tiber 650°C erhitzen und
zu einer stetigen Degradation der Katalysatoren und einer reduzierten Umsetzung fihren.

7,

R 8 o

Abbildung 47: Skalierbarer Festbettreaktor der Firma Fluitec und zusétzlicher Thermodblwdrmetauscher der Firma
Regloplas zum Betrieb von Reaktoren ohne Hotspots.

Die beiden Institute der OST (UMTEC und IET) beabsichtigen nach erfolgreichem Abschluss der
Versuchsreihen mit dem SEM-Reaktor im Labormassstab, die Arbeiten voranzutreiben um den
Prototypen aus Abbildung 47 auf der HEPP-Anlage zu testen.
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HEPP Plant Performance

Die folgende Auswertung basiert auf Daten, die im Experiment 009 vom 03.12.2019 gewonnen
wurden. Es handelt sich um einen vorlaufigen Bericht und bedarf der Verifizierung durch wiederholte
Versuche.

Die Daten wurden mit Hilfe eines vom Power-to-Gas-Team am OST entwickelten Excel-
Auswertungstools verarbeitet.

5.1 Versuchsparameter

In der folgenden Tabelle sind die wichtigsten Betriebsparameter des ausgewerteten Experiments
aufgeflhrt.

Tabelle 16: Experimentelle Parameter fiir Experiment 009.

Parameter Value Comment
Hydrogen Flow
Total 0.300 kg/h Approx. maximum throughput of test rig
(2 x2 Nm®/h = 0.360 kg/h)
L odsskgr
m 0.0 kg/h Difference (0.114kg/h) supplied from H2 bottles
CO2 Flow
Recycle Flow
Thermal Oil
250°C
L een
System Pressure 9.4 barg
Production Rate 3.500 kg/h
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5.2 Massenbilanz

Die Massenbilanz, einschlieRlich der Massen- und Molstrome sowie der Gaszusammensetzung der
einzelnen Stréme, ist in Abbildung 48 dargestellt. Die Gaszusammensetzungen wurden mit dem
Massenspektrometer an den Punkten 2,3,4,5 und 6 gemessen.

Die Ubereinstimmung der Massenbilanzen ist ausgezeichnet; der Gesamtoutput ist um 0,88 %
grolker als der Input. Die Eingangsmassenstrome werden mit kalibrierten thermischen
Massenflussmessern gemessen und kontrolliert. Die Massenbilanzen flr Kohlenstoff und
Wasserstoff zeigen ebenfalls eine ausgezeichnete Ubereinstimmung, wobei erstere um 1,9% und
letztere um -2,0% (In-Out)/In abweicht. Mit dieser guten Massenbilanz als solider Basis erscheint
eine weitere Auswertung der experimentellen Ergebnisse zulassig.

Der Reaktor wurde mit einem Split von ca. 35% (d.h. nur 35% CO2 werden dem ersten
Katalysatorbett zugefiihrt) und einem Gesamtiberschuss von ca. 3,5% Wasserstoff (d.h. 3,5% H2
Uber der Stéchiometrie) zum Schutz des Katalysators betrieben. Diese Zahl schliel3t den Wasserstoff
ein, der Uber den Recycling-Kreislauf in den Reaktor zurlickgefihrt wird.

Die Gaszusammensetzung am Ausgang des Reaktors zeigt an, dass der Reaktionsgrad a (degree
of reaction) bis zum Wert von 0,3287 fortgeschritten ist, was einer Umsatzvariable von 98,66 % des
maximalen thermodynamischen Gleichgewichts (0,3382) entspricht. Unsere Berechnung der
Reaktionsenthalpie fur diese Bedingungen (Annahme: die Reaktion hat bei dem Betriebsdruck und
der gegebenen Gaszusammensetzung das chemische Gleichgewicht erreicht) ergibt -174,52 kJ/mol
oder insgesamt 1,751 kW, der freigesetzten Reaktionsenthalpie.

Point0 kg/h Vol-% HHV kW mol/h
coz2 0.555 7.8 0.00 12.61 Overall Mass-Blance
H2 0.300 92.2 11.82 148.91 Mass in 1.88 kg/h
Total 0.855 100.0 11.82 161.5) Mass out 1.90 kg/h 101%
(b < ®
- Bl A Elemental Balances
Point 6 kg/h Vol-% HHV kW mol/h In Out A%
Point 2 kg/h Vol-% HHV kW mol/h co2 0.027 5.0 0.00 0.60 Carbon 35.99 36.66 1.9%
Cco2 0.581 76 0.00 132 H2 0.008 229 022 275 Hydrpgen 297.82 291.84 -2.0%
H2 0.306 87.4 12.04 151.7 CH4 0.139 721 2.14 8.66
CH4 0.139 5.0 214 8.7 H20 0.000 0.0 0.00 0.00
H20 0.000 0.0 0.00 0.0 Total 0.171 100.0 2.36 12.03
Total 1.026 100.0 173.5
Alpha Beta
3.43% 35.02% Point P kg/h Vol-% HHV kW mol/h
co2 0.002 46 0.00 0.05
Delta P over R51 H2 0.001 240 0.02 025
bar CH4 0.012 70.7 0.18 0.74
Point | kg/h Vol-% HHV kW mol/h H20 0.000 0.7 0.00 0.01
C0o2 1.029 100.0 0.0 23.39 Point5 kg/h Vol-% HHV kW mol/h Total 0.015 100.0 0.20 1.05]
CH4 0.000 0.0 0.0 0.00 Co2 0.027 46 0.00 0.61
Total 1.029 100.0 0.0 23.4 H2 0.006 24.0 0.25 3.19 \E/ :
CH4 0.151 70.7 2.32 9.40
H20 0.00170 07 0.00 0.10
Total 0.186 100.0 2.58 13.29
Point W kg/h Vol-% HHV kW mol/h
co2 0.044 0.8 0.00 1.0 5
H2 0.008 32 0.31 39
CH4 0.719 36.7 11.08 448
H20 1.302 59.3 0.89 723
Total 2.072 100.0 12.27 121.9 Point 3 kg/h Vol-% HHV kW mol/h Point 4 kg/h Vol-% HHV kW mol/h
[efer] 0.044 20 0.00 0.99 co2 0.014 0.8 0.00 0.31
H2 0.008 7.8 0.31 3.88 H2 0.002 24 0.07 0.88
CH4 0.719 90.0 11.08 44.8 CH4 0.571 96.7 8.80 356
H20 0.00200 0.2 0.00 0.11 H20 0.00040 0.1 0.00 0.02
Total 0.772 100.0 11.39 49.8 24.0 wt-% Total 0.587 100.0 8.87 36.78
(3) > F-64 4 >
PointC kg/h Vol-% HHVKW molh 100 wt-% 76.0 wt-%
H20 1.300 1.000 0.884 72.15
Total 1.300 1.000 0.884 7215

Abbildung 48: Massen- und Molbilanzen zum Methanisierungsteil des Experiments 20191203. R51 = Reaktor, E-50 bis E-
55 = Wéarmetauscher, F-64 = Membran
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5.3 Membranbetrieb

Es wurde ein grof3er Druckabfall von 2,41 bar Uber dem Reaktor beobachtet. Diese Messung
beinhaltet den Druckabfall, der durch einen Filter (FI-513) erzeugt wurde. Eine anschliel’ende
Analyse dieses Filters ergab, dass er durch Partikel verstopft war. Der Reaktor wurde also mit einem
Druck leicht Gber dem Nenndruck (9,4 bar) betrieben, wahrend die Membran nur mit ca. 6,97 barg
am Einlass betrieben werden konnte. Hohere Eingangsdriicke ermdéglichen grofiere
Druckdifferenzen Gber der Membran und damit eine bessere Trennung der Komponenten. Abbildung
49 zeigt die Betriebsparameter der Membran im Detail.

Inlet p=6.97 barg dp = 0.07 bar Retentat p=6.90 barg
kg/h Vol-% kg/h Vol-%
coz2 0.044 2.00 Membrane co2z 0.014 0.85
H2 0.008 7.79 H2 0.002 2.40
CH4 0.719 89.99 CH4 0.571 96.69
H20 0.002 0.22 H20 0.000 0.06
Summe 0.772 100 dp = 6.16 bar Summe 0.586 100.00
Mass Fraction  100.0 w-% Mass Fraction  75.9 w-%
Permeat p=0.82 barg
kg/h Vol-% Mass Fraction with Vol-%

coz2 0.027 4.56

H2 0.006 24.00 1o0%

CH4 0.151 70.71 -

H20 0.002 0.73

Summe 0.186 100.00

a0%

Mass Fraction 241 wW-%

70%

Mass Fraction Membrane Vol-% 60%
100% 100%
0% 30% 50%
30% B0 40%
70%
70% 0%
60% 30%
50%
50%
40% 20%
20% 30%
30% 20% 10%
20% 10%
0%
10% 0%
Inlet Retentat Permeat Inlet Retentat Permeat
0%
Inlet Retentat Permeat mCH4 mH2 mCo2 ECHA mH2 mcCO2

Abbildung 49: Membranbetriebsparameter von Experiment 009.
Einige Kommentare zu den Ergebnissen:
- Etwa % des Inputs wird als Permeat in den Reaktor zurlickgeflihrt, das Permeat besteht

hauptsachlich aus CH4 und H2.

- Das Produktgas erreicht fast vollstandig die Anforderungen fir die Injektion, mit Ausnahme
des Taupunkts von -2,9°C (Anforderung: -8°C).

- Wie bereits erwahnt, begrenzte der grol3e Druckabfall Gber den Filter nach dem Reaktor den
Eingangsdruck der Membran und damit ihre Trennfahigkeit.
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5.4 Warmemanagementsystem
E Bal f the th il circuit HEPP oSz gy
nergy balance o € thermaoill circul / T701 1o T232 Energy-Balance
Date 03.12.2019 150.1°C £-50 i aw Q._in: 4.59 kW
Start 16:10:30 Feed cold {Z)—s] 0 Q._out: 4.69 kW
. o s % Dev: 2.2%
End Time  16:15:30 Steam out _ e G
I5T6°C @ - -
-0 MTKW
2817°C 0% bypasse;j ; 3 +
; 2518
-0.51 kW IR aspeg 0. ~( pu 035 kW
+1.41 KW
1o kw\ / Q react = +1.75 kW
B £ . ]
; 69 2495°C | prad_hot: +0.010 kW
di m= 922 kg/h
+0.49 kW g )
A % 4Ly
H [/ -
\ o ) 4 2452°C
19.4°C () = -0.92 KW prod_513A° -0.025 kW
Water Inlet m' Gro

ElInput +2.84 kW

Abbildung 50: Energiebilanz des Wé&rmemanagementsystems.

Basierend auf den gemessenen Massenstromen und Temperaturen wurde die Energiebilanz des
Warmemanagementsystems erstellt, siehe Abbildung 50. Einige Bemerkungen dazu:

Fur jeden der 4 Hauptbereiche des Systems (Reaktor, Austauscher E-50 und seine
Verrohrung, Dampferzeuger und Uberhitzer, Thermostat - siehe rote Rahmen oben) sind
einzelne Warmebilanzen dargestellt. In allen diesen Bereichen sind vergleichbar grof3e
Warmeverluste zu beobachten, besonders grol3 waren sie jedoch dort, wo grofRe relative
Oberflachen (Oberflache/Volumen) auftreten, d.h. in den Rohrleitungen zwischen den
Hauptkomponenten.

Das Thermool nimmt ca. 80,6 % der Reaktionsenthalpie am Reaktor auf

Der Durchsatz bzw. das Thermodl ist in der vorliegenden Form dieses Systems grof3. Somit
bedeuten kleine Temperaturanderungen grole Warmemengen im Vergleich zu den
absoluten Werten, die im System freigesetzt und Ubertragen werden. Dies wiederum
bedeutet, dass die beobachteten relativ kleinen Unterschiede (z.B. nur 2,3°C UGber dem
Reaktor) grof’e Fehler in den Berechnungen hervorrufen kénnen. Dies wird durch eine
Modifikation des Aufbaus korrigiert.

Die oben genannten experimentellen Fehler zeigen sich ziemlich drastisch, wenn der
Warmeubergang Uber E-50 betrachtet wird: Das Gas scheint mehr Warme zu absorbieren,
als durch den Temperaturunterschied im warmeliefernden Ol berechnet wird. Eine genaue
Untersuchung der verwendeten Thermoelemente brachte keine eindeutigen Ergebnisse
hinsichtlich der mdglichen Fehlerquelle.

Es werden ca. 81,65 % der vom Thermodl gelieferten Warme an den Dampf abgegeben.
Offensichtlich deckt der Thermostat die Warmeverluste der Anlage ab. Zu beachten, dass
die 0,92 kW, die oben als Verluste genannt wurden, die Leistung enthalten, die fir den
Betrieb des Thermostats erforderlich ist, nicht aber fur das Heizsystem und insbesondere fir
die Pumpe.
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5.5 Systemeffizienz

Die nachfolgende Analyse der Systemeffizienz berlicksichtigt nur den Kern der Anlage, d. h. die
Teilsysteme Elektrolyse und Methanisierung. Nebenanlagen wie z. B. die Chiller oder das
Wasseraufbereitungssystem mit seiner Pumpe werden nicht bertcksichtigt. Fur alle nachfolgenden
Berechnungen wird der héhere Heizwert der Gase zur Berechnung ihres Energiegehalts verwendet.

5.5.1 Auswertung nur unter Beriicksichtigung der PEM-Elektrolyse

Der Wirkungsgrad des Systems wird anhand der erfassten Daten berechnet. Die folgende Abbildung
zeigt diese Berechnung fir den aktuellen Fall, in dem der gesamte Wasserstoff von der PEM-
Elektrolyse geliefert wird und der erzeugte Dampf nicht genutzt wird (0 % Umwandlung des SOE).
Es sollte gesagt werden, dass unser Elektrolyseur in der Tat nicht die vollen 0,3 kg/h liefern kann,
wie es im Experiment der Fall war. Die Wirkungsgradangaben fiir den Elektrolyseur sind jedoch aus
den experimentellen Daten abgeleitet, die nur die Leistungsaufnahme des Elektrolyseurs selbst
berucksichtigen.

Efficiency-Report Date 03.12.19 Start 16:10:30 End Time 16:15:30

Plant State
pressure/temp methanisation = 9.41barg / 249°C

Reactor Efficiency HHV EVAPORATION
HHV_feed (without recycle) 11.8 kW efficiency
HHV_out (without recycle) 9.03 kW Efficiency heating circuit 1 Evap. / (Evap. + Losses) 51.4%
reactor efficiency 76.4% Efficiency heatting circuit 2 Evap. / (Q* el G-70 + Q%) 49.5%
theoretical maximumg sabatier efficiency 77.9% Energy for evaporation
Reactor Efficiency in comparasion with thoretical maximum 98.0% Q% 1.75 kW
Reactor efficiency mol (Formel 4.5, Skript Power-to-Gas_V3, M. Friedl) Q* Evaporation -2.2T kW
Beta_Meth_n_C02 97.28% Q* extra from electrical 052 kW
Beta_Meth_n_H2 97.44% possible percent from reaction 77.1%
Beta_Meth_n_total 97 41%

Efficiency Electrolyser Proton PEM
Methanation Circuit HHV Power from PEM 13.6 kW
HHV_entering the methanation section (including recycle) 11.8 kW H2 Flow max 0.186 kag/h
HHV exit the methanation-section 8.87 kW HHV H2 Flow 7.32 kW
theoretical maximum methanation efficiency (without expenses) 75.0% Efficiency Proton PEM HHV 53.8%
th. methanation efficiency in comparasion with th. Max 96.3%
Expensens (C67, Heating wires, ..) 1.36 kW
real methanation efficiency 67.3% C-Atome Feed (Point 2+I) 45.26

C-Atome Prod (Point 3) 4578
Theoretical Efficiency System without thermal losses (SOE uncertain) delta C-atoms vs. Feed +0.528 1.17%
Conversion SOE 0.0% CO2 Feed (Point 2+1) 36.60
P-22 Flow 3.502 kg/h CO2 Prod (Point 3) 0.99
mpkt H2 0.300 ka/h CO2 converted -35.60 97.28%
mpkt H2 SOE 0.000 kg/h CH4 Feed (Point 2+1) 866
mpkt H2 PEM 0.300 kg/h CH4 Product 4479
Q" HHV SOE 0.0 kW CH4 generated 36.13 )
Q* HHV PEM 11.82 kW Diff "C0O2 used' to 'CH4 generated’ 053 err= 1.46%
Efficiency SOE assumption 84.0% H2 Feed (Point 2 + 1) 151.67
Efficiency PEM experimental data 53.8% H2 Product (Point 3) 388
Q= el SOE 0.0 kW H2 converted (calculated by MFC & MS) 147.79 97.44%
Q" el PEM 21.97 kW H2 converted by CH4 prod 144.52 95.28%
Exira el needed for evaporation 0.52 kW H2 converted by CO2 useage 142 41 93 .89%
Compression H2 SOE 0.00 kW H20 generated (calculated by CH4 production) 72.26
Q* el Sum 225 kW
System efficiency output / input 39.4%

Abbildung 51: Wirkungsgradberechnungen fiir 100% Wasserstoff aus der PEM-Elektrolyse.

Die Wirkungsgradberechnung berlcksichtigt weiterhin den zusatzlichen Warmebedarf fur die
Verdampfung der 3,5 kg/h Dampf. Dies wurde gewahlt, um eine zu 100 % vergleichbare Situation
mit der nachsten Auswertung zu haben. Bei ausschlielicher Verwendung von H2 aus unserer PEM
(und unter der Annahme, dass diese PEM die vollen 0,3 kg/h H2 liefern kdnnte) betragt der
Systemwirkungsgrad 39,4 %.
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5.5.2 Auswertung nur unter Beriicksichtigung der Hochtemperaturelektrolyse

Die gleichen Berechnungen wurden fiir den Fall durchgeflihrt, dass der gesamte Wasserstoff durch
die Hochtemperatur (HT)-Elektrolyse geliefert wirde. Die Dampfumwandlung wurde mit 76,6 %
angenommen, um den zugeflihrten Dampf und den erforderlichen Wasserstoffdurchsatz
aufeinander abzustimmen. Weiterhin wird fir die HT-Elektrolyse ein Wirkungsgrad von 84 %
angenommen. Diese Werte stimmen mit Literaturdaten Uberein und die Konversionszahl liegt nahe
am theoretischen Optimum flr die Dampfelektrolyse [17].

Efficiency-Report Date 03.12.19 Start 16:10:30 End Time 16:15:30

Plant State
pressure/temp methanisation = 9.41barg / 249°C

Reactor Efficiency HHV EVAPORATION
HHV_feed (without recycle) 11.8 kW efficiency
HHV_out (without recycle) 9.03 kW Efficiency heating circuit 1 Evap. / (Evap. + Losses) 51.4%
reactor efficiency 76.4% Efficiency heatting circuit 2 Evap. / (Q* el G-70 + Q%) 49.5%
theoretical maximumg sabatier efficiency 77.9% Energy for evaporation
Reactor Efficiency in comparasion with thoretical maximum 98.0% Q% 1.75 kW
Reactor efficiency mol (Formel 4.5, Skript Power-to-Gas_V3, M. Friedl) Q* Evaporation -2.2T kW
Beta_Meth_n_C02 97.28% Q* extra from electrical 052 kW
Beta_Meth_n_H2 97.44% possible percent from reaction 77.1%
Beta_Meth_n_total 97 41%

Efficiency Electrolyser Proton PEM
Methanation Circuit HHV Power from PEM 13.6 kW
HHV_entering the methanation section (including recycle) 11.8 kW H2 Flow max 0.186 ka/h
HHV exit the methanation-section 8.87 kW HHV H2 Flow 7.32 kW
theoretical maximum methanation efficiency (without expenses) 75.0% Efficiency Proton PEM HHV 53.8%
th. methanation efficiency in comparasion with th. Max 96.3%
Expensens (C67, Heating wires, ..) 1.36 kW
real methanation efficiency 67.3% C-Atome Feed (Point 2+I) 45.26

C-Atome Prod (Point 3) 4578
Theoretical Efficiency System without thermal losses (SOE uncertain) delta C-atoms vs. Feed +0.528 1.17%
Conversion SOE 76.6% CO2 Feed (Point 2+1) 36.60
P-22 Flow 3.502 kg/h CO2 Prod (Point 3) 0.99
mpkt H2 0.300 ka/h CO2 converted -35.60 97.28%
mpkt H2 SOE 0.300 kg/h CH4 Feed (Point 2+1) 866
mpkt H2 PEM 0.000 kg/h CH4 Product 4479
Q" HHV SOE 11.8 kW CH4 generated 36.13 )
Q* HHV PEM 0.00 kW Diff "C0O2 used' to 'CH4 generated’ 053 err= 1.46%
Efficiency SOE assumption 84.0% H2 Feed (Point 2 + 1) 151.67
Efficiency PEM experimental data 53.8% H2 Product (Point 3) 388
Q" el SOE 14.1 kW H2 converted (calculated by MFC & MS) 147.79 97.44%
Q" el PEM 0.01 kW H2 converted by CH4 prod 144.52 95.28%
Exira el needed for evaporation 0.52 kW H2 converted by CO2 useage 142 41 93 .89%
Compression H2 SOE 0.46 KW H20 generated (calculated by CH4 production) 72.26
Q* el Sum 15.1 kW
System efficiency output / input 58.9%

Abbildung 52: Wirkungsgradberechnungen fiir 100 % Wasserstoff aus der Hochtemperaturelektrolyse

Unter diesen Bedingungen wird der Energiebedarf flr die Komprimierung des durch die HT-
Elektrolyse erzeugten Wasserstoffs berechnet und in die Wirkungsgradberechnungen einbezogen -
ebenso wie die bereits erwahnte zusatzliche Warme zur Verdampfung des Wassers.

Unter diesen Bedingungen ergibt sich ein Systemwirkungsgrad von 58,9 %, was einem
Wirkungsgradgewinn von 19,5 Prozentpunkten entspricht.
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5.6 Schlussfolgerungen Versuchsauswertung

Die obige Auswertung ist vorlaufig und basiert auf Daten aus einem Experiment. Die Daten missen
durch zusatzliche Experimente bei gleichen Betriebsbedingungen bestatigt werden.

Von besonderem Interesse ist der Fehlerbereich fiir die oben berechneten Systemwirkungsgrade.
Leider ist es mit einem einzigen, bisher vollstandig ausgewerteten Experiment nicht méglich, einen
Bereich flr diese Fehlerspanne anzugeben. Eine sehr grobe Schatzung fir diese Fehlerspanne
wirde bei +/- 5,5 % liegen, aber wie erwahnt sind Wiederholungsexperimente die einzige
verlassliche Methode, um diesen Bereich zu ermitteln.

Es wird an dieser Stelle kein Versuch unternommen, die Daten in Richtung einer industriellen
Anwendung zu extrapolieren, da die Basis fur die Bewertung zu schmal ist und keine vollstandige
Einschatzung der Skalenauswirkungen im vorliegenden System zulasst.

Im Nachfolgenden eine Liste von Empfehlungen, die bei der weiteren experimentellen Tatigkeit und
Auswertung berlcksichtigt werden sollten:

- Langere Betriebszeit bei konstanten Bedingungen, damit sich das System vollstandig im
stationaren Zustand befindet.

- Optimierung der Gastrocknung und Aufristung, um Einspritzbedingungen zu erreichen.

- Reinigung des Filters F-513, um hdhere Eingangsdricke an der Membran F-64 zu
ermaoglichen.

- Geringere Durchsatzraten des Thermodls, um experimentelle Fehler zu reduzieren, die
durch sehr kleine Temperaturunterschiede entstehen

- Einbeziehung aller Stromverbrauchsdaten (muss Gberprift werden), um ein vollstandiges
Bild der Effizienz zu erhalten

- Das Excel-Auswertungstool wurde nicht griindlich auf Fehler oder Inkonsistenzen Gberpriift,
dies muss nachgeholt werden.

- Fokussierung auf die Einschrankungen der Kleinanlage und Ermittlung der
Unterschiede/Verbesserungen bei der VergréRerung auf eine industrielle Anlage

Leider steht der Betrieb des Prifstands mit dem solid oxide-Elektrolyseur zum Zeitpunkt der
Erstellung dieses Berichts noch aus.
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Anhang C: Phase 2

Durchgefiihrte Versuche im Jahr 2019

Tabelle 15 zeigt eine Ubersicht der bis Ende 2019 durchgefiihrten Experimente an de HEPP Anlage.

Tabelle 17: Ubersicht durchgefiihrte Versuche im Jahr 2019.

Nr. Datum Ziele Ergebnisse

1| 24.07.2019 | Erstinbetriebnahme des Anlage wahrend ca. 4 Stunden gefahren. Methan
gesamten Systems, heiss | Produktion ca. 0.96: kg/h wahrend etwa 2
mit Reaktion. Stunden.

Erste Methanproduktion. Anfahr- und Abstellprotokoll getestet.

2 | 30.07.2019 | Wiederholung Versuch 1 Anfahrtszeit (20°C bis ca. 250°C im Reaktor) ca.
2h45. Kann verkurzt werden durch zuséatzliche
Heizung an der Reaktoreinlaufstrecke.
Systemdruck ist bei geringen Durchsatz schwierig
einzustellen und wird bei Probenahme mit den MS
gestort.
Betreib der Membran muss optimiert werden.
Optimierung der Gasbehalter im System ist nétig.
Stabiler Betrieb des 2-Zonen Reaktors mdglich
unter einhalten einer max. Temperatur in den
HotSpots von unter 650 °C.

3| 12.08.2019 | Testen des Anfahrtszeit reduziert auf unter 2 Stunden.

\éVasrtr;ﬁ?anagement- Wasserstoffvordruck muss erhéht werden, um
y Reaktorbetreib bei ca. 9 barg zu ermoglichen.
Testen Begleitheizung .
Realtoreinlauf. Problemeﬂmﬂ Gasmessung und Systemdruck
noch zu lésen.

4 | 15.08.2019 | Stabiler Betreib des Gasqualitat bleibt knapp unter
Methanisierungsreaktors Einspeiseanforderungen — weitere Optimierung
und der Membran. notig.

Erster Test mit Uberpriifung der Steuerung um die Membran ist
Dampferzeugung. noétig (Interlocks und Regelparameter).
Gute Ubereinstimmung der
Gaszusammensetzung zwischen MS und MEMS-
Sensoren.
Stabile Dampferzeugung bei ca. 2kg/h mit
Druckschwankungen bis 40 mbar (Ziel: unter 20
mbar)
Durch eine Fehimanipulation gelangte flissiges
Wasser zur Membran!

51 05.11.2019 | Wiederinbetriebnahme Neue Komponenten erfolgreich getestet.
nach Umbau. Datenerfassungsrate muss erhdéht werden.

Der tiefe Durchsatz macht einen stabilen Betreib
des Systems bei max. Systemdruck immer noch
schwierig.

Erste Versuche mit dem Recycling-Kompressor.
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Nr. Datum Ziele Ergebnisse
6 | 07.11.2019 | Stabile Methanisierung Problem des Einflusses von MS-Probenahme auf
und stabile Systemdruck gelst.
Dampferzeugung bei Stabile Methanisierung Uber 3 Stunden. Stabile
max. Leistung des PEM e .
Elektrolyseurs Dampferzeugung bei bis zu 3.2 kg/h mit
' Druckschwankungen unter +/- 10 mbar.
Thermodl Durchsatz kann massiv reduziert
werden was zu bessere Messdaten fihrt.
Stabiler Betreib der Membran bei Ap um 5.5 bar.
Einspeisequalitat des Produktgases erreicht.
7 | 14.11.2019 | Wie versuch 6 aber mit Start-up unter 2h. Stabiler Betrieb Uber fast 5
zusatzlichen Wasserstoff | Stunden.
aus Flaschenbindel um . i
zu testen. 9 9 '
Stabile Dampferzeugung bei 3.5 kg/h und geringe
Druckschwankungen (unter +/- 5 mbar).
Warmemanagement-System bei unterschiedlichen
Oltemperaturen getestet.
8 | 21.11.2019 | Testen des umgebauten Anfahrprozedur fir Recycling-Kompressor
Recycling-Strangs entwickelt.
Recycling-Strom noch nicht in den Reaktor
eingelassen.
9 | 01.12.2019 | Testen der Anlage mit Erfolgreiches Betreiben des Recycling-Loops!
Recycling-Strom Einspeisefahiges Gas schon nach 1h Betreib
erzeugt und zur Tankstelle geleitet.
10 | 05.12.2019 | Untersuchen des
Warmehaushalts der
Anlage
11 | 12.12.2019 | Untersuchen des
Warmehaushalts der
Anlage

Alle bisherigen Versuche wurden mit der konventionellen (PEM) Elektrolyse als Wasserstoffquelle
durchgeflhrt. Bei den letzten Methanisierungs-Versuchen (Nr. 8 und 9) wurde auch Wasserstoff aus

Flaschen benutzt um den maximalen Durchsatz der Anlage zu erreichen.
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Auswertung Membranteststand, Test Serie 1

Der Einfluss des Durchflusses bei konstantem Eingangsdruck wurde in dieser Serie bei zwei
unterschiedlichen Niveaus der Druckdifferenz zwischen Einlass und Permeat (9 und 5 bar)
untersucht. Die Versuchsparameter dieser Serie sind in Tabelle 18 zusammengefasst. Die
Ergebnisse sind in Abbildung 53, Abbildung 54 und Abbildung 55 zusammengefasst.

Serie Test# Druck (bartii) AP (bar) \'Ad Temperatur
Ein. Perm Ein/Perm.  Ein. (Nl/min) Ein. (°C)
1.1 8 9.6 0.6 9.0 11.7 24.9
1.1 4 9.6 0.5 9.1 25.4 29.0
1.1 12 9.6 0.5 9.1 34.9 27.8
1.2 11 9.6 4.6 5.0 9.1 26.0
1.2 7 9.6 4.6 5.0 221 28.9
1.2 13 9.5 4.6 5.0 33.5 28.6

Tabelle 18: Versuchsparameter Test Serie 1

Zusammensetzung Einlass / Retentat

100 98.9

AP =9 bar AP =5 bar
90 - B7.3
80 76.1
70
526
50.8
50 9.0 W CH4 Ein.
" 502 - CH4 Ret.
2 g 453 _
2 W CO2 Ein.
40 CO2 Ret.
338 .
303 38 s W H2 Ein.
30 7.5
H2 Ret.
20.3
20 i 15.1 a7
1y 129,
10 - 72 7.8 :
1. ID.3 0.2 -
0
11.7 25.4 34.9 221 335

Inlet FIow(NI/mln]

Abbildung 53: Gaszusammensetzung am Membraneinlass und im Retentat Test Serie 1.
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Zusammensetzung Einlass / Permeat

70
AP =9 bar AP =5 bar
60
50.9 513
50 483 g3
37 2435
0.2 W CH4 Ein.
0 CH4P
erm.
s 323 - 33.8
2 m CO2 Ein.
30
6.2 CO2 Perm.
24,
20 m H2 Ein.
19, 1. 20.
20 17 H2 Perm.
10.
10 I I
0 I
11.7 25.4 34.9 9.1 221 33.5

Inlet Flow (NI/min)

Abbildung 54: Gaszusammensetzung am Membraneinlass und im Permeat Test Serie 1.

Massenbilanz Retentat
g0 7T 784
AP =9 bar AP =5 bar
70 682
51'55.{),4
&0 56.5
53.2
o1 50.7

50 :
R
% 10 W CH4 Mass-%
= 33933 m CO2 Mass-%

30 B H2 Mass-%

205
20
10 I 87
54
23
07 12 0.3 II
0 — -
11.7 25.4 34.9 9.1 22.1 33.5

Inlet Flow (NI/min)

Abbildung 55: Massenbilanz Retentat Test Serie 1.

Abbildung 53 zeigt, dass ein Druckunterschied von 9 bar Giber die Membran nétig ist um in der Nahe
der gewlinschten Konzentrationen des Retentats zu kommen (96% CHoa, unter 2% fir H2 und COs).
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Nur im Versuch bei 25.4 NI/min Durchfluss konnte Einspeisequalitat erreicht werden. Die Gasqualitat
als Funktion vom Gesamtdurfluss durch die Membran scheint eine Art Maximum zu durchlaufen
unter den gewahlten Versuchsbedingungen.

Abbildung 54 zeigt, dass im Permeat betrachtliche Konzentrationen an Methan auftreten kénnen,
was wiederum auf den Betreib des Reaktors und die Produktzusammensetzung einen Einfluss
haben wird.

Es muss aber auf die beachtliche Schwankung der Eingangskonzentrationen hingewiesen werden,
welche sehr wahrscheinlich die Trennleistung der Membran und so die beobachteten Unterschiede
in der Konzentration bei allen Versuchen beeinflussen. Untenstehende Tabelle fasst diese
Unterscheide zusammen.

Tabelle 19: Mittelwerte und Standardabweichung der Eingangskonzentrationen fiir Test Serie 1

Komponente Mittelwert | 2 x Stdev

(Vol-%) (Vol-%)

CH4 57.2 15.8
CO2 12.1 6.8
H2 28.7 10.6

Die Massenbilanz des Retentatstromes in Abbildung 55 zeigt wiederum eine ahnliche Abhangigkeit
von der Druckdifferenz wie die Konzentrationen. Hingegen deutet das Ergebnis ebenfalls darauf hin,
dass die beobachtete hohe Trennleistung bei hoher Druckdifferenz und mittleren Durchfliissen nur
eine tiefere Ausbeute an Methan zulasst. Es kann unter diese Bedingungen nur etwas mehr als die
Halfte des produzierten Methans im Produktstrom (Retentat) wiedergefunden werden gegentber
2/3 bei héheren Durchflissen (mit allerdings ungenugender Qualitat).
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Auswertung Membranteststand, Test Serie 2

Der Einfluss der Druckdifferenz bei konstantem Eingangsdruck wurde in dieser Serie bei zwei
unterschiedlichen Durchfluss-Niveaus (ca 24 und ca. 11 NI/min) untersucht. Die Versuchsparameter
dieser Serie sind in Tabelle 20 zusammengefasst. Die Ergebnisse sind in Abbildung 56, Abbildung
57 und Abbildung 58 zusammengefasst.

Tabelle 20: Versuchsparameter Test Serie 2

Serie Test# Druck (barii) AP (bar) Vv* Temperatur
Ein. Perm Ein/Perm. Ein. (NI/min) Ein. (°C)
2.1 7 9.6 4.6 5.0 221 28.9
2.1 6 9.6 3.5 6.0 22.7 30.3
2.1 5 9.6 2.0 7.6 24.5 31.0
2.1 4 9.6 0.5 9.1 25.4 29.0
2.2 11 9.6 4.6 5.0 9.1 26.0
2.2 10 9.6 3.5 6.1 104 25.7
2.2 9 9.6 2.0 7.5 12.9 25.2
2.2 8 9.6 0.6 9.0 1.7 24.9
Zusammensetzung Einlass / Retentat
100 989
V* =ca. 24 NI/min *>° V* =ca. 11 NI/min w2
ag B7.5 !
828
80.3
80 761
70.7
70 G6EB.4

65.1

62.6
&0.8

H CH4 Ein.
518 517 502 CH4 Ret.
50 .
W CO2 Ein.
40 CO2 Ret.
30.3 W H2 Ein.
30
241 H2 Ret.
20
1224 3
10 i 54 7.2 I“ I
0

Druckdifferenz {bar]

Vol-%

Abbildung 56: Gaszusammensetzung am Membraneinlass und im Retentat Test Serie 2
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Zusammensetzung Einlass / Permeat

70
V* =ca. 24 NI/min

Vol-%

o
=

V* =ca. 11 NI/min

W CH4Ein.
CH4 Perm.
W CO2 Ein.

333

60

5 8.9
50 74 465

25
0.2
40 38.0
338
30
20 17.
14.
10. 10.

| I

5.0 6.0 7.6

9.1

436
420
22 380
18 38
13, 15‘ 1!‘
5.0 6.1 7.5

CO2 Perm.
m H2 Ein.
18,
H2 Perm.
9.0

Druckdifferenz (bar)

Abbildung 57: Gaszusammensetzung am Membraneinlass und im Permeat Test Serie 2

Massenbilanz Retentat

80
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703

62.0
53.2
16
6.3
20

64

I 123
-

6.0 7.6 9.1

70

60

T
6.5
07
50
3
2
1
0
5.0

Mass-%
e
= =1 =}

o

V* =ca. 11 NI/min

431
416
B CH4 Mass-%
34930 320 m CO2 Mass-%
W H2 Mass-%
205
g_z‘lD.Z
I 244'5
" 23
07
al B
5.0 6.1 7.5 9.0

Druckdifferenz (bar)

Abbildung 58: Massenbilanz Retentat Test Serie 2.
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Tabelle 21: Mittelwerte und Standardabweichung der Eingangskonzentrationen fiir Test Serie 2.

Komponente Mittelwert 2 x Stdev

(Vol-%) (Vol-%)

CH4 58.2 13.8
CO2 11.6 7.2
H2 28.5 8.4

Wie Tabelle 21 zeigt, sind auch in Serie 2 beachtliche Schwankungen in den Gaskonzentrationen
am Einlass zu verzeichnen, und zwar in ahnlicher Grosse wie in Serie 1.

Trotzdem zeigt Abbildung 56 klar eine Verbesserung des Trennergebnisses mit zunehmendem
Druckunterschied Uber die Membran. Diese Verbesserung ist deutlicher bei dem hoheren
untersuchten Durchfluss-Niveau. Auch eine Druckdifferenz von ca. 8 bar ist beim hoheren
Durchfluss-Niveau immer noch nicht ausreichend, um das geforderte Trennergebnis (96% CHa unter
2% Hz und CO.) zu erreichen.

Die Konzentrationen im Permeat hingegen zeigen ein komplexes Verhalten. Bei hohem Durchfluss-
Niveau nimmt die Hzo-Konzentration in diesem Strom mit zunehmender Druckdifferenz stets zu, und
jene von CO; ab. Bei tiefen Durchfluss-Niveaus hingegen nimmt die H;-Konzentration im Permeat
ab mit zunehmender Druckdifferenz. Die CO, Konzentration hingegen schien stabil zu bleiben.

Das vorher beschriebene Verhalten der Massenbilanz bestatigt sich, wie Abbildung 58 zeigt. Eine
hdhere Druckdifferent fuhrt tendenziell zu héheren ,Verlusten* an Methan zum Permeatstrom hin und
somit zu einer Verkleinerung der im Retentat wiedergefundene Methanmenge. Das Verhalten
scheint stetig zu sein bei den zwei untersuchten Durchfluss-Niveaus.
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Auswertung Membranteststand, Test Serie 3

Der Einfluss vom Eingangsdruck bei konstanter Druckdifferenz von ca. 5 bar Gber die Membran
wurde in dieser Serie bei zwei unterschiedlichen Durchfluss-Niveaus (ca 35 und ca. 26 NI/min)
untersucht. Die Versuchsparameter dieser Serie sind in Tabelle 22 zusammengefasst. Die
Ergebnisse sind in Abbildung 59, Abbildung 60 und Abbildung 61 zusammengefasst.

Tabelle 22: Versuchsparameter Test Serie 3

Test # Druck (barii) AP (bar) v* Temperatur
Ein. Perm Ein/Perm.  Ein. (NI/min) Ein. (°C)
3.1 14 5.6 0.4 5.2 36.0 291
3.1 13 9.5 4.6 5.0 33.5 28.6
3.2 2 5.4 0.3 5.1 26.1 29.3
3.2 1 9.1 3.6 55 25.7 28.8
Zusammensetzung Einlass / Retentat
100 V* =ca. 35 NI/min s V*=ca. 26 NI/min
90
814

80 766

70 65.5 a4

60 = m CH4 Ein.

CH4 Ret.
W CO2 Ein.

CO2 Ret.
W H2 Ein.

<12 529
50
40
329 210
30 275 67 27.1
H2 Ret.
20 17.0
135 s 125,
10 a7 6.4 52 5B,
I 19 l
0
5.6 9.5 5.4 9.1

P Einlass (barg)

Vol-%

Abbildung 59: Gaszusammensetzung am Membraneinlass und im Retentat Test Serie 3
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Zusammensetzung Einlass / Permeat

V* =ca. 35 NI/min
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Abbildung 60: Gaszusammensetzung am Membraneinlass und im Permeat Test Serie 3
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5.4 9.1

P Einlass (barg)

Abbildung 61: Massenbilanz Retentat Test Serie 3.

Ein zunehmender Druck am Einlass verschlechtert das Trennergebnis, wie Abbildung 59 zeigt. Die
Methankonzentration nimmt ab und jene an H, und CO; nimmt zu. Beim tieferen hier untersuchten
Durchsatz scheint dieser Effekt deutlicher zu sein. Ein Einfluss der Eingangskonzentrationen kann
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aber auch hier nicht sauber ausgeschlossen werden zumal beim tieferen Durchsatz eine deutlich
hdéhere CH4 Konzentration und niedrigere Hz und CO;, Konzentrationen am Einlass der Membran
vorliegen.

Auf der Permeat Seite (Abbildung 60) ist das Verhalten umgekehrt fur CHs. Hingegen fur H, scheint
bei der gewahlten Druckdifferenz die Zusammensetzung des Permeats wenig vom Vordruck
abzuhangen. Ahnliches gilt flr das CO..

Wird die Massenbilanzen hinzugezogen, so kann der Schluss gezogen werden, dass bei tieferem
Druck am Einlass der Membran eine tiefere Druckdifferenz eher von Vorteil ist. Da mehr Methan im
Retentat enthalten ist und die Gaszusammensetzung besser ist — auch wenn immer noch nicht
genugend.
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Datentabelle Reaktorperformance 7. bis 8. September, 2021

Tabelle 23: Datentabelle Reaktorperformance 7. bis 8. September, 2021
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Abbildung 62: Verlauf der Messkurven liber die Reaktorperformance-Kampagne vom 7. - 8. September 2021.
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Abbildung 63: Messdatenaufzeichnung des Membran-Versuchs unter Einsatzbedingungen.

Katalysator- und Reaktoruntersuchungen — Forschung zu synthetischen

Treibstoffen

Sep 08, 22:00

Seite 86/89



(uado) uonisod aAep

(%) PHO uonoel sWN|OA

OST

Ostschweizer
Fachhochschule

(D,) ®injeiadws |

o o o o
O v O W’ O W ] 0
— O - o & W O M~ © © 0
i H 1 [ T | T
: ©
L : 1l = L o™
: : o
; ; =
: : <r
L : | I L o™
: : ¥
i : o
i Y
——— : )
: o
o
£ e (]
B b & i i n o
: N
L o
O
L 0
=
)
(o)) 0
- -
1 E 2L 1l B 0
: 9 ©
: 7]
: )]
2 2]
z (M)
i = ©
] { 2 | n T
: )
: o
i <
i B Ul n -
—_—— H 8
i : N
| | : 4 N
0 - To) g B T o o =
i

o
(4/B¥) moy ssey

Massflow CO2
Massflow H2

Massflow Recycle
Massflow SNG
- Valve XV-641

CH4 SNG

CO2 SNG
- CH4 Product gas

H2 Product gas
+ CO2 Product gas
H2 SNG

Abbildung 64: Messdatenaufzeichnung des Anfahrversuchs.
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Anhang D: Phase 3
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Anhang E: Phase 4
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