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CNG und LNG aus biogenen Reststoffen -
ein Konzept zur ressourcenschonenden
Kraftstoffproduktion
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Es wurde ein Verfahren entwickelt, das die Umwandlung von Reststoffen zu methanbasierten Kraftstoffen unter hochst-
moglichem Erhalt des biogenen Kohlenstoffs mithilfe von elektrischer Energie aus erneuerbaren Quellen ermdglicht.
Waldrestholz, Stroh und Kldrschlamm wurden als besonders relevante Einsatzstoffe identifiziert. Durch die hochinte-
grierte Kopplung von Vergasung, Hochtemperaturelektrolyse und Methanisierung wird der biogene Kohlenstoff aus den
Edukten nahezu vollstindig in das Produkt Methan iiberfiihrt. Die Gestehungskosten sind dabei mit denen gegenwartig

eingesetzter Technologien vergleichbar und liegen bei GrofSanlagen im Bereich iiblicher Werte der Biomethanerzeugung.
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CNG and LNG from Biogenic Residues — A Concept for Resource-Saving Fuel Production

A highly integrated process for the conversion of biogenic residues in combination with electricity from renewable sources
to methane-based fuels was developed. Forest residues, straw and sewage sludge were identified as particularly relevant
input feedstock. By combining gasification, high-temperature electrolysis and catalytic methanation, the biogenic carbon
remains almost completely in the products. The matching temperature levels of the heat streams result in a very efficient
process. The production costs are comparable to less resource-saving technologies and predictably lower than those of

biomethane when plant capacities are increased.

Keywords: Compressed natural gas, Gasification, High-temperature electrolysis, Liquefied natural gas, Methanation

1 Einleitung

Die Umsetzung der Energiewende im Mobilitétssektor stellt
eine grofle Herausforderung dar. Neben der angestrebten
umfangreichen Elektrifizierung des Straflenverkehrs koén-
nen auch Kraftstoffe aus erneuerbaren Quellen zur Senkung
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der Treibhausgasemissionen im Verkehr beitragen. Hierzu
kann regenerativ erzeugtes Methan genutzt werden, das
iiber die vorhandene Gasinfrastruktur verteilt und in ver-
dichteter Form als Bio-CNG oder verfliissigt als Bio-LNG
im Personen- aber auch im Giiterverkehr eingesetzt wird
[1]. Fermentativ produziertes Biomethan tragt bereits heute
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zum Erreichen der Klimaziele bei [2]. Zukiinftig sollte ein
noch breiteres Spektrum an biogenen Substraten zur Gas-
erzeugung genutzt werden. So konnen auch Holzabfille,
Stroh oder Reststoffe wie Klarschlamm (KS) in einem Ver-
gaser durch thermochemische Konversion aufgeschlossen
und in einer anschlieflenden Synthese zu methanbasierten
Kraftstoffen umgewandelt werden. Die grundlegende
Prozesskette ist in Abb. 1 dargestellt.

Synthesegas- N Wasserstofferzeugung .

erzeugung Bio-CNG
Aufbereitetes (compressed

Wasser natural gas)

H;, >
y Kraftstoffsynthese
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(liquefied
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Abbildung 1. Vereinfachtes ProzessflieBbild zur effizienten
Produktion von Bio-CNG und Bio-LNG aus biogenen Rest- und
Abfallstoffen.

Wird lediglich die chemisch gebundene Energie der Rest-
stoffe in Kraftstoff {iberfithrt, muss ein erheblicher Anteil
des biogenen Kohlenstoffs in Form von CO, in die Umwelt
entlassen werden. Steht jedoch gentigend Wind- oder Solar-
energie zur Erzeugung von Wasserstoff zur Verfiigung, kann
theoretisch der gesamte Kohlenstoff als Kraftstoff nutzbar
gemacht werden. Die innovative Kopplung von Hoch-
temperaturelektrolyse und thermochemischer Vergasung
ermoglicht durch stoffliche und thermische Integration die
optimale Nutzung bestehender Synergien [3-5]. Erfiillt das
produzierte Gas die geltenden Anforderungen, kann es ins
Erdgasnetz eingespeist werden und ist als vollwertiges Sub-
stitut fiir fossiles Erdgas zu betrachten. Alternativ ist auch
die Verfliissigung zu Bio-LNG méglich, das als Kraftstoff
fiir Lkw oder Schiffe eingesetzt werden kann [6].

Vor diesem Hintergrund wurde im Forschungsvorhaben
»Innovative Erzeugung von SNG und CNG aus biogenen
Rest- und Abfallstoffen (Res2CNG)“ ein hocheffizientes
Verfahren zur ressourcenschonenden Produktion von me-
thanbasierten Kraftstoffen unter gréfitmoglicher Nutzung
des biogenen Kohlenstoffs in den Produkten entwickelt [7].
Im Folgenden werden Untersuchungen zu den Teilverfah-
ren sowie die Entwicklung des integrierten Gesamtprozesses
vorgestellt.

2 Prozesskettenentwicklung

Gemif3 Abb.1 wurden die einzelnen Verfahren untersucht,
um jeweils geeignete Apparate und Reaktoren mit optima-
len Betriebsbedingungen zu finden, die aufeinander abge-
stimmt eine effiziente und ressourcenschonende Prozess-
kette ermdoglichen. Auflerdem wurde eine Referenzkette als
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Stand der Technik auf Basis konventioneller Verfahren defi-
niert, um das entwickelte Verfahren einordnen zu konnen.

2.1 Vergasung von Biomasse

Ligninhaltige Biomasse kann durch Vergasung bei hohen
Temperaturen in energiereiches Brenngas umgewandelt wer-
den. Wihrend der Vergasung laufen mehrere Prozesse auf
unterschiedlichen Temperaturniveaus und je nach Vergaser-
typ rdumlich getrennt oder parallel in einer Reaktionszone
ab.

Nach vollstindiger Trocknung wird der Brennstoff unter
weiterer Autheizung bis ca. 500 °C pyrolysiert. Es entstehen
Teer, Permanentgase wie H,, CO, CO, oder CH, und Koks.
Da die Vergasungsreaktionen in Summe endotherm sind,
muss dem Vergasungsprozess Wirme zugefiihrt werden.
Die benotigte Reaktionswdrme kann dabei tiber Teilver-
brennung des Brennstoffes im Vergasungsraum (auto-
therme Vergasung) oder iiber Wirmezufuhr von auflen
(allotherme Vergasung) bereitgestellt werden. Bei autother-
mer Vergasung erfolgt die Verbrennung vollstindig nach
Gl. (1) oder unvollstindig nach GL. (2).

C(s) + Oy(g) = CO,(g) AHY = —393,5kJ mol (1)

C(s) +1/20,(g) = CO(g) AHY = —110,5 k] mol '
)

Durch CO, oder Wasserdampf wird das Vielstoffgemisch
schliefllich bei 800-1100°C nach der Boudouard-Reaktion
(GL (3)) und der heterogenen Wassergasreaktion (Gl.(4))
reduziert und Synthesegas produziert. Die Vergasung kann
aufgrund der Vielzahl an ablaufenden Reaktionen nur
ungeniigend durch das thermodynamische Gleichgewicht
beschrieben werden.

C(s) + CO,(g) = 2CO(g) AHY =172,5 k] mol ™" (3)

C(s) + H,0(g) = CO(g) + Hy(g) AHY = 131,3 kJ mol !
(4)

Fir Brennstoffleistungen von 5-200 MW ist die Vergasung
in Wirbelschichten bei 700-900 °C verbreitet. Das fiir eine
homogene Temperaturverteilung erforderliche Bettmaterial
kann dabei auch zum Wérmetransport in einem allothermen
Zweibettverfahren genutzt werden [8,9]. Durch katalytisch
aktives CaO, anstelle des typischerweise verwendeten Oli-
vins, kann sogar CO, im Vergasungsteil sorbiert und im Ver-
brennungsteil tiber das Rauchgas ausgeschleust werden.
Auch ohne Wasserstoffquelle kann somit SNG ohne zusitz-
liche CO,-Abtrennung erzeugt werden [10,11]. Da in der
vorliegenden Arbeit jedoch der in den Reststoffen enthaltene
Kohlenstoff vollstindig genutzt werden soll, wird eine
autotherme Einbett-Wirbelschichtvergasung mit einer Reak-
tionstemperatur von 800-850 °C gewihlt. CO, als Verbren-
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nungsprodukt verbleibt hierbei im Synthesegas und kann fiir
die SNG-Synthese genutzt werden. Wird Sauerstoff aus der
Elektrolyse in den Vergaser gefahren, kann ein stickstofffreies
Synthesegas produziert werden, ohne eine kostenintensive
Luftzerlegung in den Prozess integrieren zu miissen. Durch
Nutzung der Reaktionswirme aus der Methanisierung kann
Prozessdampf erzeugt und im Vergaser als Reduktionsmittel
genutzt werden. Der Vergaser kann prinzipiell bei atmospha-
rischem Druck oder bei Uberdruck betrieben werden.
Aufgrund weniger verfiigbarer Literaturdaten zu diesem
Vergasungsverfahren wurden Versuche mit Stroh, Restholz
und Kldrschlamm in einer atmosphdrischen Vergasungs-
anlage im Technikumsmafistab am IFK in Stuttgart durch-
gefiihrt. Als Bettmaterial wurde Quarzsand verwendet. Die
Luftzahl A und das molare Dampf-zu-Kohlenstoffverhaltnis
S/C wurden variiert und beziiglich einer hohen Gasqualitat
optimiert. Die jeweiligen Synthesegaszusammensetzungen
der untersuchten Einsatzstoffe sind in Abb.2a dargestellt.
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Abbildung 2. a) Experimentell ermittelte Zusammensetzung
des trockenen Synthesegases fur die optimierten Vergasungsbe-
dingungen 4 = 0,25, S/C =1 und 3 = 850°C [64]. b) Reduktion der
Teerkonzentrationen bei der Vergasung der drei untersuchten
Einsatzstoffe durch Kalkstein als Bettmaterial. CaO als alleiniges
Bettmaterial fur Holz und Stroh, 25 Ma.-% CaO und 75 Ma.-%
Klarschlammasche bei der Klarschlammvergasung [64].
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Diese variieren fiir die verschiedenen Brennstoffe nur ge-
ring, was deren Austauschbarkeit unterstreicht. Hervorzu-
heben ist auch der hohe Methangehalt von etwa 6-7 Vol.-%
im Synthesegas, der durch die moderate Reaktionstempera-
tur erzielt wird und zu einer Reduktion des Wasserstoft-
bedarfs der Methanisierung fiihrt.

Bei der Integration in einen effizienten Gesamtprozess
sollte der Vergaser als Druckreaktor betrieben werden,
wodurch eine energieintensive Synthesegaskompression
vermieden werden kann. Der Eintrag der Reststoffe in den
Vergasungsreaktor muss in diesem Fall tiber Schleusensyste-
me erfolgen [12]. Zur Ermittlung der Gaszusammensetzung
bei der Vergasung unter Druck wurde diese auf Basis von
thermodynamischen Gleichgewichtsdaten modelliert. Hier-
bei wurden die Gleichgewichtstemperaturen der Haupt-
reaktionen variiert, um die Ergebnisse der atmosphérischen
Vergasungsversuche abzubilden. Anschlieffend wurde bei
konstanten Gleichgewichtstemperaturen die Vergasung un-
ter Druck simuliert. Die berechneten Syngaszusammenset-
zungen zeigen, dass der Methananteil im Synthesegas durch
Druckerh6hung weiter gesteigert werden kann und somit
die Gasqualitit positiv beeinflusst wird.

Zur Reduktion unerwiinschter Teere wurde in weiteren
Versuchen Calciumoxid (CaO) als Bettmaterial bzw. als
Bettadditiv im Fall von Kldrschlamm eingesetzt. Durch die
katalytische Wirkung des Materials konnte die gravi-
metrische Teerkonzentration der Synthesegase um ca. 80 %
auf die in Abb.2b gezeigten Werte reduziert werden, was
den Aufwand der nachgeschalteten Gasreinigung erheblich
senkt.

2.2 Synthesegasreinigung

Trotz Optimierung der Vergasungsbedingungen muss das
Synthesegas von Staub, Teer, Schwefelverbindungen sowie
weiterer Spurenbegleitstoffe befreit werden. Damit eine voll-
stindige Umwandlung des biogenen Kohlenstoffs erzielt
werden kann, muss bei der Vergasung entstehendes CO, im
Prozess verbleiben und methanisiert werden. Die Gasreini-
gung nach einer Biomassevergasung wird bislang durch
Downscaling verfligbarer Technologien aus der Kraftwerks-
technik, der Chemischen Industrie oder der Kohlever-
gasung und mit dementsprechend groflem apparativen Auf-
wand realisiert [9]. Eine thermische Integration ist dabei
durch die Vielzahl an Apparaten und Temperaturniveaus
duflerst aufwendig. Deshalb werden zukiinftig energieinten-
sive Niedertemperaturverfahren wie Wasser- und RME-
Wischer [13,14] durch Innovationen wie Hochtemperatur-
Staubabscheider [15,16] und kontrollierte Kondensation
von Teeren [17, 18] ersetzt.

Zur Grobentschwefelung des Synthesegases konnen keine
konventionellen Sauergas-Wascher genutzt werden, da diese
H,S nicht selektiv abtrennen. Damit CO, im Hauptgas-
strom verbleibt, werden deshalb Eisenhydroxid-Adsorber
verwendet [19].
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[16]. Zur Feinreinigung von H,S und COS kommen Fest-
bettabsorber mit Zinkoxid (ZnO) zum Einsatz, um die
hohen Anforderungen der Methanisierungskatalysatoren zu
erfiillen [20, 21].

2.3 Hochtemperaturelektrolyse

Vor der Methanisierung muss dem Synthesegas zusétzlich
Wasserstoff beigemischt werden, um CO und CO, zu
methanisieren und die Anforderungen zur Gasnetzeinspei-
sung zu erfiillen. Um diesen moglichst effizient bereitzustel-
len, ist die Einbindung einer Hochtemperatur-Elektrolyse
(SOEC) in den Gesamtprozess vorteilhaft [4, 22-26]. Wird
bei konventionellen Niedertemperaturverfahren wie der
alkalischen oder der PEM-Elektrolyse fliissiges Wasser nach
Gl. (6) gespalten, so ermoglicht die SOEC die Konversion
von Wasserdampf nach Gl. (5).

H,0(g) = H,(g) +1/20,(g) AHY = 241,8 k] mol !
(5)

H,0(l) = Hy(g) + 1/20,(g) AHY = 285,8 kJ mol
(6)

Die Standard-Reaktionsenthalpie und der erforderliche
Strombedarf werden um 15 % gesenkt. Daraus resultieren
geringere Zellspannungen, wodurch die Stromdichte erhoht
und die Zelleffizienz gesteigert werden kann. Die von Druck
und Temperatur abhingige Reaktionsenthalpie AHR setzt
sich nach Gl (7) zusammen aus Gibbs-Energie AG, die
durch Strom bereitgestellt werden muss, und TAS. Die Leer-
laufspannung E ergibt sich nach GI.(8) direkt aus Gibbs-
Energie, der Faraday-Konstanten F sowie aus der Gaskons-
tanten R, der Temperatur T und der Reaktions-
konstanten K.

Systemen die Moglichkeit, Strom zum Teil durch Wirme zu
substituieren. Wird eine Abkithlung der Produktgase tole-
riert, kann auch diese Wirmenergie zum endothermen
Betrieb genutzt werden. Steht keine Warme zur Verfigung,
wird die Zellspannung erhéht und Warme elektrisch bereit-
gestellt. Hierdurch steigt die Stromdichte, wihrend die Zell-
effizienz abnimmt [3,27,28]. Bei thermoneutralem Betrieb
einer SOEC liegt die angelegte Spannung bei ca. 1,3V,
wohingegen Niedertemperaturverfahren eine Spannung
von 1,8-2 V erfordern.

Dampf wird bei der SOEC nur einmal durch die Zelle
geleitet, da im Gegensatz zu Niedertemperaturverfahren
keine Trennung von Wasserstoff und Wasser erfolgt und
eine Ruckfithrung apparativ aufwendig wire. Bestehende
Systeme konnen jedoch Dampfkonversionsgrade von 80 %
aufweisen [5]. Wird der Dampfanteil von 20 % toleriert,
kann das wasserstoffreiche Ausgangsgas der SOEC direkt in
die katalytische Methanisierung gespeist werden. Dadurch
wird die Kondensation der Ausgangsgase vermieden, was
die Prozessintegration erleichtert und die Anlagenkosten
reduziert.

Die SOEC als essenzieller Bestandteil einer energetisch
optimierten Power-to-Methan-Kette besitzt den geringsten
Technologiereifegrad aller Teilverfahren und somit die
grofiten Unsicherheiten beziiglich Praxistauglichkeit. Auf-
grund der Vorteile ist allerdings davon auszugehen, dass die
Technologie zukiinftig eine wichtige Rolle im Energiesektor
und in der Industrie spielen wird [29-31]. Nach aktuellem
Stand der Technik weisen die bestindigsten Zellen bei einer
Stromdichte von ~0,9 A cm™ eine Lebensdauer von iiber
23000h mit einer Degradation von 0,6 %/1000h auf
[32,33]. Mittelfristig sollte ein Dauerbetrieb von 40000 h
moglich und somit auch wirtschaftlich attraktiver sein.

300
AHyp = AG + TAS (7)
=
g AGp) | RTIn(K) @ |2
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gestellt, nimmt die Gibbs-Energie jedoch mit
steigender Temperatur ab und der maximale
Wirmeeinsatz steigt. Somit besteht bei SOEC-
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Abbildung 3. Reaktionsenthalpie, Gibbs-Energie und Warmebedarf der Elek-
trolysereaktion in Abhdngigkeit von der Temperatur.
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2.4 Methanisierungsverfahren

Die Methanisierung ist ein stark exothermer, heterogen-
katalysierter Hydrierungsprozess, der durch die zwei
Methanisierungsreaktionen Gl.(10) und (11) sowie die
Wassergas-Shift-Reaktion nach Gl. (12) beschrieben werden
kann. Die Synthese wird in der Regel mithilfe von Nickel-
katalysatoren in einer Kaskade von adiabaten Festbettreak-
toren mit Zwischenkiihlung durchgefiihrt [13, 34-36].

CO(g) + 3H,(g) = CHa4(g) + H,0(g)

10
AHY = —205,9 kJ mol ! (10)
CO,(g) +4H,(g) = CHy(g) + 2H,0(g) (1
AHY = —164,7 kJ mol !
CO(g) + H,0(g) = CO,(g) + Ha(g) (12)

AHJ = —41,2 kJ mol ™!

Aufgrund der starken Exothermie der Methanisierung
und um hohe Umsitze erzielen zu konnen, muss Warme
aus dem Prozess abgefiihrt werden. Bei Temperaturen von
200-250 °C nihert sich die Gaszusammensetzung dem Voll-
umsatz von CO bzw. CO, an. Neben der Ausschleusung
von Produktgas kann durch eine Erh6hung des Drucks das
Gleichgewicht auf die Produktseite verschoben werden. Aus
diesen Griinden wurde die in Abb. 4a dargestellte Verschal-
tung aus einer Dreiphasenmethanisierung (3PM) [37,38]
und einem Wabenreaktor [39] mit Zwischenkondensation
des durch die Reaktion produzierten Wassers gewihlt. Beide
Verfahrenskonzepte werden seit mehreren Jahren am
Engler-Bunte-Institut entwickelt. Die erste Stufe wird hier-
bei isotherm, die zweite polytrop betrieben, wodurch eine
hohe Kondensationstemperatur zwischen den Reaktoren

toleriert werden kann. Die externe Umwilzung des Wérme-
traigermediums der 3PM ermoglicht die kontinuierliche
Nachfithrung von Katalysator, falls dies aufgrund einer
CO-induzierten Desaktivierung [40], also unerwiinschten
Kohlenstoffablagerungen auf der Katalysatoroberfliche,
erforderlich sein sollte. Durch vollstindigen CO-Umsatz in
der ersten Stufe kann die zweite Reaktorstufe weitestgehend
vor Desaktivierung geschiitzt werden.

Das Verfahren wurde auf die Gesamtprozesskette abge-
stimmt, um ein optimales Wiarmemanagement zu erzielen
und die Anzahl von Reaktoren im Vergleich zur konven-
tionellen Kaskade von adiabaten Festbettreaktoren zu redu-
zieren [41]. Fir eine hohe Flexibilitit und einen wirtschaft-
lichen Betrieb bei kleinen bis mittleren Anlagenkapazititen
ist Downscaling von groflindustriellen Technologien nur
bedingt ratsam [42]. Fiir eine hohe energetische Effizienz
iiber die Gesamtprozesskette wird die Reaktionswéirme der
Methanisierung auf einem ausreichend hohen Temperatur-
niveau ausgekoppelt und gleichzeitig die Reaktortemperatu-
ren so gewdhlt, dass eine hohe Reaktorausnutzung bei
tolerierbaren Katalysatortemperaturen gewdhrleistet wird.
Im Vergleich zur Festbettkaskade konnen zwei Druckreak-
toren eingespart werden.

2.5 Produktaufbereitung und Verfliissigung

Das partikel- und schadstofffreie SNG erfiillt nach einer
abschliefenden Trocknung mit einem CH,-Gehalt von
95Vol.-% und einem H,-Gehalt von < 2 Vol.-% die deut-
schen Anforderungen zur Einspeisung in ein H-Gas-Netz
[43-45]. Wird das Gas zu LNG verfliissigt, entspricht es
aufgrund des hohen Methangehaltes einer typischen
Zusammensetzung von fossilem LNG [46].
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Abbildung 4. a) VerfahrensflieBbild der zweistufigen Methanisierung zur SNG-Erzeugung mit integrierter Sattdampf-
erzeugung, b) VerfahrensflieBbild einer SNG-Trocknung mittels Molekularsieb.
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Das Gas wird nach der Methanisierung durch die Ver-
wendung von Molekularsieben getrocknet. Die Verschal-
tung mit zwei Adsorbern ist in Abb. 4b dargestellt. Ein Teil
des im aktiven Adsorber getrockneten Produktgases wird
rezirkuliert, erhitzt und dient der Regeneration des belade-
nen Adsorbers. Der Anteil an zirkulierendem Gas betrigt
etwa 10 % des Produktgasstromes [47].

Zur Verfliissigung des erzeugten SNG stehen verschie-
dene Prozesse zur Auswahl [48], die in den letzten Jahren
auch fiir mittelgrofle bis kleine Kapazititen weiterentwickelt
wurden [49,50]. Allerdings stellen viele Verfahren hohe
Anforderungen an die Gasreinheit. Meist sind Wassergehal-
te von <1ppm und CO,-Anteile < 100 ppm erforderlich
[51]. Damit fir Kleinanlagen auf eine kostenintensive Gas-
aufbereitung verzichtet werden kann, werden Verfahren
entwickelt, bei denen ein Phasentrenner, der fliissiges LNG
und Flashgas trennt, gezielt zur Kristallisation durch Uber-
sattigung des gelosten H,O und CO, genutzt wird. Somit
sind diese Verfahren weniger anfillig fiir Fouling durch
Kristallisation in den kryogenen Wirmeiibertragern. Bei
dieser Verfahrensart konnen CO,-Anteile von bis zu
5Vol.-% toleriert werden [52].

2.6 Definition und Spezifikation der Prozessketten

Die Auswahl geeigneter Teilverfahren zur Kopplung von
Hochtemperaturelektrolyse, Vergasung und Methanisierung
fithrte zur Definition von drei Prozessketten. Die Haupt-
merkmale der Anlagenkonfigurationen sind in Abb.5 dar-
gestellt. Es wird zwischen der Produktion von Bio-CNG
und Bio-LNG und den Einsatzstoffen unterschieden sowie
einem Referenzfall, bei dem anstatt der in Res2CNG unter-
suchten innovativen Technologien Prozesse nach dem
aktuellen Stand der Technik betrachtet wurden. [24].

Bei allen Prozessketten wird eine Einbett-Wirbelschicht
mit Dampf als Vergasungsmedium und Elektrolysesauer-
stoff als Oxidator untersucht. Bei atmosphérischem Betrieb
ist zusdtzlich ein Synthesegasverdichter erforderlich. In der
Bio-LNG-Kette wird anstelle von reinem Waldrestholz ein
Einsatzstoff-Mix aus Holz, Stroh und Kldrschlamm zu glei-
chen massebezogenen Anteilen angenommen, um das
Verfahren auf ein breiteres Einsatzspektrum hin bewerten
zu konnen. Das Synthesegas wird nach dem Vergaser direkt
in Hochtemperaturfiltern entstaubt und in Gaskiihlern auf
380 °C abgekiihlt. Anschlieffend werden Teere mittels Wir-
metragerdl kondensiert und das Gas weiter abgekiihlt. Bei
den Prozessketten 2 und 3 erfolgt die Feinreinigung der
Teere durch Aktivkohlebetten. Nach dem Stand der Technik
wird hierfiir ein RME-Wischer genutzt. Die Grobentschwe-
felung erfolgt stets an Eisenoxid. Restliches H,S wird durch
Zinkoxid entfernt. Die nachgeschalteten Prozessschritte
laufen bei einem Gesamtdruck von 20 bar ab. Die Wérme-
integration erfolgt durch Prozessdampf bei ebenfalls ca.
20 bar.

In der Referenzprozesskette erfolgt die Wasserstoffproduk-
tion durch eine PEM-Elektrolyse bei 20 bar. In Kette 2 und 3
wird eine SOEC-Anlage bei 20 bar zur Wasserstoffproduk-
tion genutzt. Der Wirkungsgrad des Gleichrichters wird zu
96 % angenommen [24]. In Prozesskette 1 wird als Metha-
nisierungsverfahren eine Festbettkaskade mit Zwischen-
kithlung und -kondensation, angelehnt an den TREMP™-
Prozess der Firma Haldor Topsoe, verwendet [13,41]. In
den Prozessketten 2 und 3 wird das gereinigte Synthesegas
durch 3PM und Wabenmethanisierung mit Zwischen-
kondensation zu SNG umgewandelt. Die Kiihlung der
Reaktoren erfolgt durch Siedewasser. In einer anschliefen-
den Wechseladsorption wird der erforderliche Taupunkt
durch Molekularsiebe eingestellt, bis das getrocknete SNG
die aktuellen Gasnetzrestriktionen erfiillt und bei 20 bar

s ~N 'S ~N ~N ~N N ~
Wirbelbett- S
. ynthesegas- Elektrolyse- SNG-
s Biomasse [ Vergasung aufbereitung [7| Technologie [ syithese Aufbereitung [ Produit
Prozesskette 0./H.0
1 ey Olkiihler 4 Festbett-
Ref Restholz S Teerwdsche PEM reaktoren Zweistufige CNG
gedr?rnz Ve{ dﬁhter FeOX/ZnO 20 bar (TREMP™:- || || Verdichtung 250 bar
(8d.T) Verdichtung Prozess)

2
Bio-CNG

Mix aus
Restholz,
Stroh und
Klarschlamm

Olkiihler
Aktivkohle
FeOx/ZnO

Olkiihler
Aktivkohle

FeOx/ZnO

- S

\u

Dreiphasen
-reaktor,
Waben-

reaktor

Zweistufige
Verdichtung

Dreiphasen
-reaktor,
Waben-

reaktor

Verflissigung

A

Abbildung 5. Betrachtete Prozessketten, aus [24], mit Genehmigung von Elsevier.
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eingespeist werden kann. Nach Kompression auf 250 bar
wird es an Zapfsdulen als Bio-CNG bereitgestellt. In Kette 3
wird anstelle der Kompressoren eine Verflissigungsanlage
implementiert, die Wasser- und CO,-tolerant ausgefiihrt ist
und einen Strombedarf von 0,35 kWh kg™ aufweist.

3 Bewertung und Vergleich der
Prozessketten

Die drei zuvor beschriebenen Konfigurationen wurden auf
ihr Potenzial fiir einen effizienten, integrierten Gesamt-
prozess untersucht. Durch eine energetische Analyse wurde
die Machbarkeit gepriift und realisierbare Gesamtwirkungs-
grade ermittelt. Anschlieflend wurden sie mit allen erforder-
lichen Hauptkomponenten (Reaktoren, Warmetibertrager,
Kondensatoren, Pumpen etc.) fiir eine thermische Aus-
gangsleistung von 20 MW, bezogen auf den oberen Heiz-
wert von CH,, dimensioniert, um im Rahmen der techno-
okonomischen Analyse belastbare Kosten berechnen zu
konnen.

3.1 Energetische Analyse

Zur Ermittlung der maximal erreichbaren Wirkungsgrade
der verschiedenen Prozessketten wurden Pinch-Analysen
durchgefiihrt [53, 54]. Hierzu werden alle im Prozess identi-
fizierten Wirmequellen und -senken in entsprechende Tem-
peraturintervalle eingeteilt und aufgetragen. Die Referenz-
temperatur betrdgt 25°C und der Druck 1bar. Die Kurven
werden auf der Abszisse bis zur sogenannten Pinch-Bedin-
gung von AT = 20K zueinander gefithrt. Daraus kann der
erforderliche Kiihl- und Heizbedarf der Prozesskette ermit-
telt und somit der maximal erzielbare Anlagenwirkungsgrad
berechnet werden. Die Pinch-Analysen von Prozesskette 1
und 2 sind in Abb. 6 dargestellt.

Die Pinch-Diagramme zeigen, dass die verfiigbaren Wir-
memengen und die entsprechenden Temperaturniveaus
ausreichend sind, um den Wirmebedarf der Prozessketten
zu decken. Daher werden theoretisch keine zusitzlichen
externen Wirmequellen benétigt. Das heif3t, der brennwert-
bezogene Gesamtwirkungsgrad 7y, jeder Prozesskette kann
durch die Wirkungsgrade der Teilverfahren eingeschatzt
und nach GI. (13) berechnet werden.

mcus Hgcna + Mux Hymo

Nus =

Priekrolyse

+P Kompressor +P Verfliissigung + mReststoff Hs,Reststoff

(13)

NGlcichrichter

Die Eckdaten der Prozessketten sowie die berechneten
maximalen Wirkungsgrade sind in Tab.1 aufgefiihrt. Fiir
Prozesskette 2 und 3 kdnnen maximale, brennwertbezogene
Wirkungsgrade von 81 % und 78,6 % ausgewiesen werden.
Fiir Referenzprozesskette 1, die den Stand der Technik
abbildet, wurde ein maximaler Wirkungsgrad von 64,4 %,
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Abbildung 6. Pinch-Diagramm der Prozesskette 1 (a) und 2 (b)
aus [24], mit Genehmigung von Elsevier.

bezogen auf den oberen Heizwert, ermittelt. Es ist ersicht-
lich, dass die erforderliche Kiihlleistung, also die Nieder-
temperaturabwdrme im Vergleich zu Prozesskette 2 deutlich
hoher ist, da keine Hochtemperatur-Wirmesenke wie die
SOEC zur Verfiigung steht [64]. Die Vergasung bei atmo-
sphdrischen Bedingungen fiihrt zu einem geringen Methan-
gehalt von 6,9Vol-% im Synthesegas im Vergleich zu
14,7 Vol.-% bei der Druckvergasung in den Prozessketten 2
und 3. Hierdurch wird eine grofiere Menge Wasserstoff fiir
die Methanisierung benétigt, der durch PEM-Elektrolyse -
im Vergleich zur SOEC - ineffizienter produziert wird.
Auch die Einsparung der Synthesegaskompression tragt zur
hohen erzielbaren Gesamteffizienz bei. Bei allen Prozess-
ketten kann der biogene Kohlenstoff zu knapp 98 % in
Methan tiberfithrt werden.
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Tabelle 1. Eckdaten der Prozessketten sowie Ergebnisse von Pinch-Analyse und thermischer Integration fur eine brennwertbezogene

SNG-Kapazitat von 20 MW, aus [24], mit Genehmigung von Elsevier.

Prozesskette 1 Prozesskette 2 Prozesskette 3

Kohlenstoffausnutzung [%]

Strome und Leistungsangaben der Prozessketten

Elektrische Leistung der Elektrolyseanlage (exkl. Gleichrichterverluste) [kW]

Brennwertbezogener Energieinhalt der Biomasse [kW]
Luftgeblise (Biomassetrocknung) [kW]

Verdichtung (SNG) [kW]

Verdichtung (Synthesegas) [kW]

CH,-Verfliissigung [kW]

Kiihlwasserbedarf (25 °C ein, 45 °C aus) [m*h™']
Speisewasserbedarf (25 °C) [m*h™!]

Ergebnisse der Pinch-Analyse

Maximaler Wirkungsgrad 75 [%]

Ergebnisse der thermischen Integration

Erzielter Wirkungsgrad 7y [%)]

97,5 97,8 97,8
18 560 13015 13 140
10760 10720 11090
210 220 200
257 257 0

591 0 0

0 0 454
397 105 135
2,7 3,0 3,0
64,4 81,0 78,6
64,4 81,0 78,5

3.2 Realisierung einer thermisch integrierten
Prozesskette

Zur detaillierten Beurteilung der Anlagenkonfigurationen
wurden diese auf Komponentenebene modellhaft abgebildet
und dimensioniert. Die Prozessketten wurden thermisch
integriert und die erforderliche Anzahl und Art von Wir-
meiibertragern bestimmt. Der Umfang der thermischen
Integration war bei allen Prozessketten identisch, um einen
angemessenen Vergleich mit der Referenzprozesskette zu
gewdhrleisten. Fiir die Prozessketten 2 und 3 ist das Ergeb-
nis als Prozessflief3bild in Abb. 7 dargestellt.

Die Biomasse wird zunidchst durch Prozesswarme ge-
trocknet, indem Umgebungsluft durch Sattdampf erhitzt
wird. Nach der Vergasung erfolgt eine zweistufige Synthe-
segaskiithlung, die zur Dampferzeugung und -iiberhitzung
genutzt wird. Der tberhitzte Dampf wird wiederum in die
Elektrolyse und den Vergaser geleitet. Es folgen die Tee-
rentfernung und Grobentschwefelung. Das Wirmetrégerol
des Kiihlsystems der Teerentfernung wird zur Gaserwir-
mung vor der ZnO-Stufe genutzt. Der ebenfalls zur
Dampfiiberhitzung genutzte Elektrolysewasserstoff wird
vor der 3PM eingespeist. Die Verdampfung des Siedewas-
sers findet zum grofiten Teil in den Kiihlern der beiden
Methanisierungsreaktoren statt. Das Speisewasser der
Dampftrommel wird im Kondensator zwischen den Reak-
toren vorgewdrmt. Das in der Methanisierung produzierte
Wasser wird zusammen mit dem Kondensat aus der
Trocknung in den Dampfkreislauf zuriickgefiihrt. Auf-
grund der Siedepunkterniedrigung durch H, wird bei Pro-
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zesskette 3 ein Flashbehdlter mit Wasserstoffriickfithrung
fiir eine effizientere Verflissigung implementiert. Die an-
gegebenen Temperaturen gelten sowohl fiir Prozesskette 2
als auch fiir Prozesskette 3.

Die erzielten Wirkungsgrade der thermisch integrierten
Verfahren sind in Tab. 1 aufgefiihrt. Es ist erkennbar, dass
die maximalen Effizienzwerte aus der energetischen Analyse
mit einer iberschaubaren Anzahl an Wérmeiibertragern er-
reicht werden kénnen.

Durch die fehlende Wirmesenke in Prozesskette 1 liegt
Dampf im Uberschuss vor. Die hohen Austritttemperaturen
der adiabaten Festbetten ermoglichen Dampftemperaturen
von 540 °C bei einem Druck von 100 bar [55]. Dieser kann
in einer Dampfturbine genutzt werden und somit den Net-
to-Strombedarf der Anlage reduzieren. Wird ein Dampf-zu-
Strom-Wirkungsgrad von 33 % vorausgesetzt, konnte der
Gesamtwirkungsgrad um 1,3 Prozentpunkte auf 65,7 % ge-
steigert werden. Aufgrund des Dampfbedarfs der SOEC ent-
fallt diese Option fiir die Prozessketten 2 und 3. Die zusitz-
liche Anbindung an ein Warmenetz erscheint hingegen bei
allen Prozesskette sinnvoll. Werden lediglich die relevantes-
ten Niedertemperaturwarmequellen betrachtet, so kann in
Prozesskette 2 und 3 bei Vor- und Riicklauftemperaturen
von 130 °C und 55 °C eine thermische Leistung von 1,3 MW
bzw. 2MW nutzbar gemacht werden. In Prozesskette 1
konnten sogar zusitzlich 3,4 MW thermische Energie aus-
gekoppelt werden.
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Abbildung 7. Thermisch integriertes VerfahrensflieBbild der Prozessketten 2 und 3, erweiterte Darstellung aus [24].

3.3 Techno-6konomische Analyse

Auf Basis der
20-MW-Power-to-Methan-Anla-
ge kalkuliert. Die SOEC als
Zukunftstechnologie macht es
hierbei erforderlich, realistische
Herstellungskosten fir Groflan-
lagen zu ermitteln. Hierzu wur-
den auf einem Bottom-up-Ansatz
verschiedene Produktionsszena-
rien berechnet. Die Untersu-
chungen liefern ein vielverspre-
chendes Ergebnis, wonach Stacks
je nach Automatisierungsstand
und Produktionskapazitit zu
Kosten von 88,5-136 kW™ pro-
duziert werden koénnen. Die zu
erwartenden SOEC-Systemkosten
betragen 309-395€kW™'  [56].
Die Angaben beziehen sich je-
weils auf die elektrische Leis-
tungsaufnahme (ohne Gleich-
richter). Fir die restlichen
Apparate und Anlagenkompo-
nenten konnte auf Literaturwerte
zuriickgegriffen oder die Investi-
tionskosten auf Basis der Aus-

www.cit-journal.com

dimensionierten Anlagenkomponenten
wurden die erforderlichen Investitionskosten fiir eine

legungsdaten berechnet werden. Die Berechnung der

Kraftstoffgestehungskosten erfolgte mithilfe der Kapital-

wertmethode [57-59]. Die Annahmen und Rahmenbedin-
gungen sind in Tab.2 aufgelistet.

Tabelle 2. Annahmen und Rahmenbedingungen fir die technisch-6konomische Analyse.

Eigenschaft Annahme Kommentar / Quelle
Technische Rahmensetzungen

Grofle der Anlage 20 MW Output  bezogen auf oberen Heizwert CH,
Volllaststunden 8000ha™ eigene Annahme
Kalkulatorische Rahmensetzungen

Basisjahr Jahr 2017 eigene Annahme
Kalkulationszeitraum 20 Jahre eigene Annahme
Kalkulatorischer Zinssatz 5% eigene Annahme
Inflationsraten kapitalgebundene Kosten 1% p.a. [61]

Inflationsraten betriebs-, verbrauchsgebundene 2% p.a. [61]

und sonstige Kosten

Verbrauchsgebundene Kosten

Waldrestholz 80€t" FM 359% Feuchte, [62]

Stroh 80 €t FM 15 % Feuchte, [63]
Klarschlamm -50€t" FM 70 % Feuchte, eigene Annahme
Strom 50 € MWh™' eigene Annahme

© 2019 WILEY-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA, Weinheim
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Werden die prognostizierten Investitionskosten fiir
SOEC-Systeme von 395 € kW™ sowie Investitionskosten fiir
PEM-Elektrolyseure von 550 € kW™ zugrunde gelegt, liegen
die Gestehungskosten von Bio-CNG (Prozesskette 2) und
Bio-LNG (Prozesskette 3) bei 110 bzw. 109 € MWh!
(Referenz-Prozesskette 1: 137 € MWh™). Die Investitions-
kosten sowie die betriebsgebunden Kosten B sind in Abb. 8a
und 8b dargestellt. Die gesamten Gestehungskosten G

a) u Syngas-
Kette 1 Bereitstellung
= Gasreinigung
Kette 2 = Methanisierung
m Elektrolyse
Kette 3
Aufbereitung
CNG/LNG
GoBiGas = Warmeintegration
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b) = Syngas-
Kette 1 | Bereitstellung
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— ‘ = Elektrolyse
oo I ]
| Aufbereitung
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Abbildung 8. a) Investitionskosten fir die Prozessketten und
Benchmarks bezogen auf den Brennwert des produzierten Bio-
CNG (Kette 1, Kette 2, GoBiGas) bzw. Bio-LNG (Kette 3). b) Be-
triebskosten ohne Biomasse und Strom fir die Prozessketten
und Benchmarks bezogen auf den Brennwert des produzierten
Bio-CNG (Kette 1, Kette 2, GoBiGas) und Bio-LNG (Kette 3).

c) Gesamt-Gestehungskosten fur die Prozessketten und Bench-
marks bezogen auf den Brennwert des produzierten Bio-CNG
(Kette 1, Kette 2, GoBiGas) und Bio-LNG (Kette 3) im Betrach-
tungszeitrum.
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inklusive Biomasse- und Strombezugskosten sind in Abb. 8¢
gezeigt.

Zur besseren Einordnung wurden die SNG-Gestehungs-
kosten einer vergleichbaren Biomass-to-Gas-Anlage (ohne
Stromeinkopplung) in Anlehnung an das schwedische
GoBiGas-Projekt mit denselben Biomassebezugskosten
berechnet [42]. Als weitere Benchmark sind die Geste-
hungskosten fiir Biomethan nach [60] aufgefiihrt.

Hauptkostentreiber sind bei allen Prozessketten die
Strombezugskosten. Die Biomassekosten reduzieren sich
durch den Kldrschlammerlos deutlich. Diese Kostenreduk-
tion wird jedoch durch die Mehrkosten bei Gasreinigung-
und Aufbereitung ausgeglichen. Aufgrund des geringeren
Anlagenwirkungsgrads sind sowohl Biomasse- als auch
Stromkosten fiir Prozesskette 1 absolut am hochsten. Die
spezifischen Gestehungskosten fiir GoBiGas sind trotz
fehlender Elektrolyse nur geringfiigig niedriger als in den
Prozessketten 2 und 3. Der Anteil an verbrauchs- und
betriebsgebundenen Kosten liegt bei allen Prozessketten
zwischen 65-73 % der gesamten Gestehungskosten. Werden
die Skalierungsfaktoren nach [42] zugrunde gelegt, konnte
SNG bei Anlagenkapazititen von etwa 200 MW SNG giins-
tiger als Biomethan produziert werden. Wird die Verfiigbar-
keit von biogenem CO, die Produktion erneuerbarer Kraft-
stoffe limitieren, kann der Kohlenstoff mit den entwickelten
Prozessketten zu vergleichbaren Kosten nahezu vollstindig
genutzt werden.

4 Fazit

Durch die hohen Wirkungsgrade der Power-to-Methan-
Prozessketten von iiber 80 % sowie durch die ermittelten
SOEC-Investitionskosten wird das technisch-wirtschaftliche
Potenzial der SOEC-Technologie im Vergleich zu den ande-
ren Elektrolysetechnologien wie der PEM- oder der alkali-
schen Elektrolyse hervorgehoben, insbesondere durch ther-
mische Kopplung mit dampferzeugenden Prozessen und
der Biomassevergasung.

Dabei zeigt sich, dass bei den Prozessketten 2 und 3 im
Vergleich zum Stand der Technik zukiinftig mit geringeren
Kraftstoffgestehungskosten zu rechnen ist, da aufgrund der
thermischen Integration und dem hohen Wirkungsgrad der
Strombedarf erheblich reduziert wird. Dieser hat den grofi-
ten Einfluss auf die Hohe der Kraftstoffgestehungskosten.
Auch wenn sich die untersuchten Verfahren teilweise noch
in der Entwicklung befinden und mit hohen Investitions-
kosten verbunden sind, kann unter gewissen Rahmenbedin-
gungen mit einer erheblichen Kostenreduktion gerechnet
werden.

Biomasse-basierten Kraftstoffen sollte eine wichtige Rolle
bei der Minderung der CO,-Emissionen im Verkehrssektor
zugeschrieben werden, da beispielsweise schon eine geeig-
nete CO,-Bepreisung die Kostenstrukturen fossiler und
biomassebasierter Kraftstoffe entscheidend verandert und
so die Produktion von Biokraftstoffen wirtschaftlich werden
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kann. Die Erzeugung von Bio-CNG und Bio-LNG durch
Vergasung mit Einbindung von elektrolytisch erzeugtem
Wasserstoff ermdglicht dann die Bereitstellung von regene-
rativem Kraftstoff und schont die Ressourcen durch eine
hohe Kohlenstoffausnutzung.

Die Mitarbeiter des Projektes ,,Res2CNG“ (BWB15001-
15004) bedanken sich gemeinschaftlich beim Land
Baden-Wiirttemberg fiir die Forderung des Vorhabens.

I Formelzeichen

B [EMWh™'] auf Hggng bezogene Betriebskosten
F [Asmol™] Faraday-Konstante

AG [kJmol™']  Gibbs-Energie

GK [EMWh™'] auf Hgsng bezogene Gestehungskosten
AHR® [k] mol™] Reaktionsenthalpie

Hg [k] kg'l] Brennwert, oberer Heizwert

I [EMWh™] auf Hggng bezogene Investitionskosten
m [kg s Massenstrom

P [W] Leistung

S DK™ Entropie

T [K] Temperatur

AT [K] Temperaturdifferenz

AT i [K] Pinchbedingung

U [V] Spannung

I Griechische Symbole

A [-] Luftzahl
n [%] Wirkungsgrad
3 [°C] Vergasungstemperatur

I Abkiirzungen

Bio-CNG biogenes komprimiertes Erdgas

Bio-LNG biogenes Fliissigerdgas

CNG  komprimiertes Erdgas (compressed natural gas)

Demin  Demineralisierungseinheit

H-Gas  hochkalorisches Gas

KS Klarschlamm

LNG Flussigerdgas (liquefied natural gas)

NO, Stickoxide

O&M  Operations & Maintenance

PEM Protonen-Austausch-Membran (proton exchange
membrane)

RME Rapsmethylester

S/C Verhiltnis Dampf/Kohlenstoff (steam to carbon)

SNG synthetisches Erdgas (synthetic natural gas)

SOEC  solid oxide electrolyzer cell

3PM Dreiphasenmethanisierung
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