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1. Motivation und Ziele

1.1 Motivation
Erneuerbarer Wasserstoff gilt als grol3er Hoffnungstrager der Energiewende, da er klimaneut-
ral hergestellt werden kann und ohne lokale Emissionen vielseitig einsetzbar ist, z.B. in Ver-

kehr und Industrie sowie als chemischer Rohstoff fir die Weiterverarbeitung.

Zur Produktion von erneuerbarem Wasserstoff eignen sich verschiedene Verfahren. Im Fokus
der Offentlichkeit steht insbesondere die Wasserelektrolyse. Bei der Elektrolyse wird Wasser
unter Einwirkung von elektrischer Energie in die molekularen Bestandteile Wasserstoff und
Sauerstoff zerlegt. Der Wirkungsgrad liegt dabei technologieabhangig bei etwa 65 %, d.h. zur

Herstellung eines Kilogramms Wasserstoff (drucklos) werden etwa 55 kWh Strom bendétigt [1].

Neben der Elektrolyse aus erneuerbaren Stromquellen kann zudem Wasserstoff aus biogenen
Reststoffen wie industriellem oder forstwirtschaftlichem Restholz, Bioabfall und landwirtschaft-
lichen Residuen gewonnen werden. Dieser ist in Europa als fortschrittlicher Biokraftstoff aner-
kannt und bietet erhebliche Potenziale, v.a. aus Restholz. In der Industrie werden Holzreste
aufgrund der Korngrélie zumeist pelletiert, z.B. in Sagewerken ist diese Verwertung Ublich, um

feines Sdgemehl energetisch nutzbar zu machen.
Vorteil dieses Brennstoffes ist seine definierte und genormte Beschaffenheit, die

a) Transportierbarkeit & mechanische Handhabung in der Anlagentechnik
b) Charakteristisches Verhalten in der Verbrennung & Vergasung

c) Heizwert & Zusammensetzung

gegenuber meist inhomogenen Hackschnitzelanwendungen stark vereinfacht. Ein Nachteil ist
der Zusatzliche Energieaufwand der Pelletierung, der in der THG-Bilanzierung der Anwendung
betrachtet werden muss, durch den Einsatz von erneuerbarem Strom jedoch klimaneutral ge-

staltet werden kann.

Fir die Verwertung solcher Brennstoffe ist neben der reinen Verbrennung die thermochemi-
sche Vergasung von biogenen Reststoffen eine vielversprechende Technologie fir kleintech-
nische Anlagen. Es besteht jedoch die Problematik, dass neben den gewlinschten Produktga-
sen unerwiinschte Schadstoffe, u. a. Teere und Staube, entstehen [2]. Diese ermdglichen der-
zeit bei gut eingestellten und regelmafig gewarteten Anlagen zwar eine motorische Nutzung
des Gases, diese ist aber haufig nicht mehr wirtschaftlich und eine vollstandige Warmeab-
nahme vor Ort nicht vorhanden, was auch die direkte Verbrennung ausschlief3t [3].

Far die chemische Nutzung, z.B. zur Produktion von reinem Wasserstoff ist aufgrund der nach-
geschalteten Prozesse (katalytische Nachbehandlung, Kompression, Gastrennung) eine be-

sonders hohe Gasreinheit erforderlich.



Vergasungsprozesse profitieren merklich von der einheitlichen Brennstoffbeschaffenheit von
Holzpellets und kénnen durch die konstantere Prozessfiihrung deutlich teerarmere Gase pro-
duzieren, so z.B. der AutAllo-Vergasungsprozess der BtX energy GmbH mit integrierter Tee-
radsorption [4]. Dieses Konzept stellt eine Vergasertechnologie fir die Vergasung von Pellets
dar, die nachgewiesenermaRen derzeit bereits Teergehalte von unter 25 mg m (STP) erreicht
hat. Das erzeugte Gas der bestehenden Technologie eignet sich aufgrund der vergleichsweise
sehr hohen Gasreinheit besonders fur die nicht-motorische, also stoffliche Nutzung des Holz-

gases wie z.B. fur die Gewinnung reinen Wasserstoffes.

Neben der Gasreinheit stellt die Abscheidung des Wasserstoffs aus dem Gasgemisch die
zweite groRe Herausforderung fir dieses Ziel dar. Derzeit wird in industriellen Wasserstoffher-
stellungsprozessen meist die Druckwechseladsorption (PSA = Pressure Swing Adsorption)
eingesetzt. Diese Technologie ist sehr kostenintensiv und in kleinen, dezentralen Anwendun-
gen in der Regel nicht wirtschaftlich. Zudem sind die Adsorptionspotenziale von Stickstoff und
Wasserstoff relativ ahnlich, daher kann bei hohem Stickstoffgehalt aus der Luftvergasung eine

PSA nicht mit hoher Abscheideeffizienz eingesetzt werden.

A.H.T. Syngas Technology N.V. arbeitet hier an einer Technologie mit dem Markennamen
Ferro Hy Tunnel, die auf dem quantenmechanischen Tunneln von Wasserstoffprotonen durch
Reineisen basiert [5]. Diese Technologie kann Wasserstoff auch aus Gasen mit hohen Stick-
stoffgehalten abscheiden, da sie nicht auf dem Prinzip der Adsorption basiert, sondern nur

Wasserstoff diesen Tunneleffekt nutzt.

Die Motivation des Vorhabens ,BiDroGen* war daher das Bestreben nach einer nachhaltigen,
dezentralen, und wirtschaftlichen Verwertung von Industrieholzfeinresten zur wirtschaftlichen
Produktion von direkt brennstoffzellenfahigem Wasserstoff durch Forschung und Entwicklung
sowie anschlieRender Kombination der genannten Prozesse zu einer Gesamtanlagentechno-

logie.



1.2 Innovationen und wissenschaftliche Ziele
Gesamtziel des Vorhabens BiDRoGen war es, Kleinanlagen in Containerform zum mobilen
dezentralen Upgrading von biogenen Reststoffen zu hochreinem Wasserstoff fir die Mobilitat
und weitere Anwendungen zu entwickeln. Dieses Ubergeordnete Ziel 1asst sich durch folgende

Teilziele definieren:

o Optimierung von Gasreinheit und Wasserstoffausbeute des Holzgases
o Skalierung der FHT-Separation in mobiler kompakter Bauweise
¢ Kombination der Verfahren und Ermittlung der optimalen Prozessdaten fiir eine modu-

lare Kompaktanlage in Containerform

Abbildung 1 zeigt das Prozessschema der im Projekt geplanten Anlagentechnologie mit Ein-
gangs- und Ausgangsstoffstromen. ZielgroRRe fiir die Entwicklung war zunachst eine Anlage

zur Produktion von ca. 2 kg/h Wasserstoff.

Wasser (Leitungsnetz) Verdampfer Brenner Tailgas

Gaserzeugung Maximierung Wasserstoff-

der Ausbeute abscheidung :
relletiertes ! Optimiertes Hochreiner
Restholz Gas Wasserstoff

AutAllo- WGS-Stufe Ferro-Hy-
30 kg/h Vergaser Tunnel

Abbildung 1.1: Prozessschema und Stoffstrome der containerisierten Anlage zur Erzeugung von Wasserstoff aus Rest- und
Altholz.

Aus dem Abgas des Prozesses lielte sich zudem auf einfache Weise, z.B. per Druckwech-
seladsorption CO; abscheiden, um Negativemissionen bei der Herstellung von Wasserstoff

aus Biomasse erzeugen zu konnen.

Im Projekt wurden die genannten technische Ziele zudem von einer THG-Bilanzierung und
Wirtschaftlichkeitsanalyse begleitet, die den Prozess und dessen Skalierung ékonomisch und

Okologisch bewerten.



Maximierung der Wasserstoffausbeute: Aufristung des Vergasungsprozesses mittels

einer neuen Wassergas-Shift-Technologie

Ubliches (trockenes) Holzgas aus der Luftvergasung ist zunéchst eine Mischung aus den fol-

genden Komponenten [6]:

e CO (20 — 25 Vol.-%)
e H, (15— 20 Vol.-%)

e CO(10-15 Vol.-%)
e CHi(2-5Vol-%)

e N, (40 — 45 Vol.-%)

Fur die Gewinnung von reinem Wasserstoff in relevanten Mengen kann entsprechend ein
Wassergas-Shift-Reaktor nachgeschalten werden, der den Grof3teil des CO-Anteiles unter Zu-
gabe von Wasserdampf zu CO; und weiterem Wasserstoff wandelt. Die Wassergas-Shiftreak-
tion ist eine leicht exotherme Reaktion, die bisher hauptsachlich in der Erdgasindustrie, z.B.
bei der Wasserstoffherstellung mittels Dampfreformierung zum Einsatz kommt. Im Projekt
wurde angestrebt, diese Technologie auf die speziellen Anforderungen von Holzgas anzuwen-

den, wie z.B. den hohen CO-Gehalt und die eingeschrankte Gasreinheit.
Skalierung der FHT-Separation in mobiler kompakter Bauweise

Die Wasserstoffseparation mittels FHT-Tunnel folgt einem quantenmechanischen Prinzip, das
Wasserstoffprotonen das sogenannte ,Tunneln® von Reineisen ermdglicht. Dieses Prinzip er-
moglicht eine sehr hohe Wasserstoffreinheit bei gleichzeitig im Vergleich mit gangigen Verfah-
ren gesteigerter Modularisierbarkeit. Dies ist ein zur Laufzeit des Projektes noch ungeldster
Wirtschaftlichkeitshebel, thermochemische oder allgemein gasbasierte Verfahren zur Wasser-

stoffgewinnung wirtschaftlicher zu gestalten.
Kombination der Verfahren

Wasserstofferzeugungsanlagen sind in der Regel sehr kostenintensiv, weil wenige Bestand-
teile modular sind und daher mit der GréRenordnung auch wirtschaftliche Skaleneffekte auf-
treten. Die Kombination der Kleinvergasung mit der modularen FHT-Abscheidung hatte zum
Ziel, diese Effekte bis zur reinen Wasserstoffbereitstellung zu I6sen. Nach Erreichung der bei-
den Teilziele fur die einzelnen Technologien wurde im Projekt eine kombinierte Kleinanlagen-
technik angestrebt, die Pelletvergasung, Aufbereitung und Wasserstoffabscheidung in einer
Containerldsung, z.B. fir die Produktion von Treibstoff fur die hauseigene Flotte von Sagewer-

ken, abbilden kann.



1.3 Indikatoren fiir eine nachhaltige THG-Minderung durch das Projekt

1.3.1 Technische Indikatoren

Fir die Feststellung nachfolgender Indikatoren muss zunachst der erreichbare Wirkungsgrad
und die daraus resultierenden CO»-Emissionen der Wasserstoffproduktion aus Holzgas abge-
schatzt werden. Das zu erwartende Edukt-Produktverhaltnis wurde im Voraus anhand von
Messwerten fur die Eingangsgaszusammensetzung mittels Gleichgewichtsbetrachtungen
nach der im Projekt zu ergdnzenden Wassergas-Shift-Stufe berechnet. Abbildung 3 zeigt die
Prozentuale Gaszusammensetzung vor und nach diesem Prozessschritt auf Basis der Modell-
rechnungen und Messungen am AutAllo-Reaktor. Der vergleichsweise geringe Stickstoffanteil

resultiert aus der Fahrweise mit niedriger Luftzahl und hoher Luftvorwarmung.
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Abbildung 1.2: Zu erwartende Mischgaszusammensetzung im Rohgas aus der Holzvergasung und nach der Was-
sergas-Shift-Stufe, basierend auf Modellergebnissen und Messungen am Autallo-Reaktor, Luftzahl 0,16, Luftvor-
warmung 800 °C.

Anhand der berechneten Wasserstoffausbeute ergibt sich ein Mindestbedarf von 11,5 kg Holz
pro kg Wasserstoff im Shift-Gas. Da eine vollstandige Abscheidung des Wasserstoffs aus dem
Mischgas sehr unwahrscheinlich ist, wird mit einem Wirkungsgrad von 70 - 80 % in der Ab-
scheidung und demnach einem Holzbedarf von 14 - 16 kg/kgn2 gerechnet. Die Gesamteffizienz
der Wasserstoffproduktion erreicht dann ca. 45 %, wobei weitere 20 — 30 % als Tailgas ther-
misch zur Brennstofftrocknung eingesetzt werden kénnen. Im Laufe des Projektes wurde die
Erreichung der angestrebten Gesamteffizient untersucht und dokumentiert, da diese der maf3-

gebliche Einfluss auf die reale CO2-Minderung beim Einsatz der Technologie ist.

1.3.2 Klimaschutzwirkung

Auf Basis der in Abschnitt 1.3.1 beschriebenen technischen Indikatoren wurde vor Projektbe-
ginn eine theoretisch erreichbare Klimaschutzwirkung fur unterschiedliche Szenarien ermittelt,
unterschieden nach Art der Energiebereitstellung fur die Brennstoffaufbereitung (Pelletierung)
und Wasserstoffnutzungspfad. Alle Angaben werden auf eine realistische Produktionskapazi-

tat von anfanglich 10 Anlagen/Jahr bezogen.
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Das Umweltbundesamt notiert fiir die energetische Nutzung von Holzpellets eine durchschnitt-
liche CO2-Emission von 36 gco2/kWhegrennstoft flir Herstellung und Transport [7]. Ziel dieses Pro-
jektes ist jedoch die Herstellung von Wasserstoff zur direkten Nutzung am Erzeugungsort als
technisches Gas oder fiir die Mobilitat. Fir die Herstellung von Pellets wird Energie zur Brenn-
stofftrocknung und zur eigentlichen Pelletierung bendtigt, wobei der Bedarf fir die Trocknung
mit dem Tailgas der Anlage gedeckt werden kann. Bei der Verwendung von Strom aus dem
Energiemix (0,38 kgco2/kWhe)  betragt die  Emission  der  Pelletierung ca.
10 gco2/kWheremnstofr, fur die Wasserstoffproduktion demnach 22 gcokWhwz oder 0,74
kgco2/kgm2 [8, 9]. Wird die Energie flr diesen Schritt aus erneuerbaren Quellen bereitgestellt,
ist die Produktion vollstandig klimaneutral.

Fir die Substitution von grauem Wasserstoff in technischen Prozessen wird als fossile Refe-
renz die Dampfreformierung von Erdgas mit 10 kgcoz-iq/kgr2 angesetzt, wonach eine THG-
Minderung von 90 — 100 % erreicht wird, wenn der produzierte Wasserstoff als Ersatz fir fossil
produziertes H: in industriellen Prozessen dient. Ein Zubau von 10 Anlagen pro Jahr wirde in
dieser Anwendung eine zusatzliche THG-Minderung von rund 1500 bis toco2-a¢/a ermdglichen.
Bei der bevorzugten Anwendung fur den Eigenverbrauch in der Mobilitat kann nach der EU-
Richtlinie 2018/2001 Diesel als fossile Referenz mit einer CO2-Emission von 94 g/MJ =
0,338 kg/kWh angesetzt werden [10]. Da aufgrund der effizienteren Antriebstechnologie Was-
serstofffahrzeuge nur ca. 50 % der Energie eines Dieselfahrzeugs benétigen, ergibt sich hier
eine THG-Minderung von 97 — 100 % bzw. eine zusétzliche Minderung von ca. 3000 toco2-i¢/a

beim jahrlichen Zubau von 10 Anlagen.

1.3.3 Okonomische Wirkung / THG-Vermeidungskosten in €/tcoz-iq

Die mdgliche 6konomische Wirkung des Vorhabens liegt vor allem in der Ermdglichung der
Eigenproduktion von nachhaltigem Treibstoff fir Betriebe, die Uber pelletierbare biogene Rest-
stoffe aus ihrer Produktion verfliigen. Forstwirtschaftliche und holzverarbeitende Betriebe kon-
nen somit Einsatzstoffkosten fuir fossile Brenn-/Treibstoffe einsparen, werden unabhangig vom
Einkauf bzw. im weiteren Sinne Import dieser Stoffe und durch die Eigennutzung entstehen

sinkende Aufwendungen fur den Abtransport der Reststoffe.

Die Abschatzung der THG-Vermeidungskosten erfolgt anhand der geschatzten Anlagen- und
Brennstoffkosten und der eingesparten Emissionen pro produzierter Einheit Wasserstoff im
Vergleich mit einer fossilen Referenz. Hierfir muss nach anschlieRender Verwendung des
Wasserstoffs wieder unterschieden werden in der Nutzung des technischen Gases als Substi-
tution fur grauen Wasserstoff und die angestrebte Anwendung in der Mobilitat. Im Allgemeinen

berechnen sich die THG-Vermeidungskosten wie folgt:

GestK (EE — Anlage) — GestK (fossile Ref.)
THG-Emission (fossile Ref.) — THG-Emission (EE — Anlage)

THG — Vermeidungskosten =
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Bei angestrebten Investitionskosten von 300.000 € pro Einheit zur Produktion von ca. 2 kg/h
Wasserstoff entsteht bei 8000 h/a Betrieb tiber 20 Jahre Betriebszeit CAPEX-gebundene Ge-
stehungskosten von 0,94 €/kg Hz (drucklos). Hinzu kommen im Falle der Nutzung kommerzi-
eller Pellets beim aktuellen Marktpreis (2025) von ca. 6 ct/kWh netto [11] und dem oben ge-
nannten Bedarf Brennstoffkosten von 4,50 €/kg H2 und bei abgeschatzten 3 % OPEX ca.
0,56 € Kosten fur Wartung und Betrieb. Demnach lage der Gestehungspreis beim Einsatz von
kommerziellen Brennstoffpellets bei 6 €/kg H2 [12]. Beim angestrebten Einsatz von bisher un-
genutzten Reststoffen fallen die Kosten deutlich geringer aus, da nur der Energieaufwand fir

die Pelletierung anfallt.

EnBW gibt fir Wasserstoff aus Erdgas als fossile Referenz Gestehungskosten von derzeit
3 €/kg an, die Tendenz ist aufgrund steigender CO,-Preise ebenfalls als steigend anzusehen.
Demnach liegen die geschatzten THG-Vermeidungskosten gegentber fossil erzeugtem Was-
serstoff bei ca. 300 €/toco2-4q fUr den Einsatz kommerzieller Holzpellets und der Anwendung
als technisches Gas. Die Tendenz fur dieser Kosten ist nach aktueller Entwicklung des Geste-
hungspreises flr grauen Wasserstoff eher sinkend.

Fir den Einsatz von (ungenutzten) Reststoffen fallen nur die Kosten zur Pelletierung an, was
bei Netzbezug derzeit ca. 0,55 €/kgn2 und damit Gestehungskosten von 2,05 €/kgwz verursa-
chen wirde. Dieser Einfluss reduziert die THG-Vermeidungskosten fur die Anwendung als

technisches Gas auf ca. 60 €/toco2-Aq.

Bei der Nutzung des Wasserstoffes als Treibstoff fur die Eigenversorgung wird analog zu Ab-
schnitt 1.5.2 Diesel als fossile Referenz angesetzt. Als Gestehungspreis wird hierflir der Wa-
renwert von rund 75 ct/l = 7,7 ct/kWh ohne Steuer verwendet. Da aufgrund der effizienteren
Antriebstechnologie Wasserstofffahrzeuge mit einem Faktor von 2 verrechnet werden, belie-
fen sich die THG-Vermeidungskosten fur den Einsatz von Pellets zum Marktpreis mit dieser
Datenbasis auf 104,97 €/tocoz-Aq. FUr den Einsatz von ungenutzten Reststoffen wirden nega-

tive Vermeidungskosten von -15,10 €/tocoz-4q entstehen.

Die reale mdgliche THG-Einsparung sowie die Wirtschaftlichkeit und die CO.-Vermeidungs-
kosten der Technologie werden anhand der Projektergebnisse in Abschnitt 4 naher betrachtet

und in verschiedenen Varianten ausgewertet.
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1.3.4 Modellcharakter und Ubertragbarkeit

Die Publikation der Ergebnisse dieses Projektes, insbesondere der erreichbaren technischen
Wirkungsgrade und CO2-Minderungspotenziale, ist Ubertragbar auf eine hohe Anzahl weiterer
Technologien. Parallel zu den im Projekt eingesetzten Technologieansatzen existieren derzeit
Alternativen zur Gaserzeugung fur weitere biogene Reststoffe sowie Alternativen zur Gas-
nachbehandlung und Abscheidung, die auch zur Erzeugung von anderen chemischen Produk-
ten wie Ammoniak oder synthetischen Kraftstoffen dienen konnen. Vor allem in grofierem
Mafstab, wo aufwendigere Produktgasaufbereitungen wirtschaftlich eingesetzt werden kon-
nen, sind mogliche Folgeprojekte sehr wahrscheinlich. Bereits heute stehen die Akteure dies-
bezlglich in Kontakt mit Branchenkollegen, die mit anderen Ausgangsstoffen und Anlagens-

kalierungen arbeiten und gro3es Interesse an den Ergebnissen des Vorhabens zeigen.

1.3.5 Multiplikatorwirkung

Mit der ErschlieBung der Wasserstoffherstellung aus biogenen Reststoffen in dezentralen
Containereinheiten soll ein neues Feld flir die Nutzung dieser Stoffe ermoglicht werden. Da
Wasserstoff i.d.R. hdhere Marktpreise erzielt als die Einspeisung von Strom oder flir den wirt-
schaftlichen Betrieb eigener Nutzfahrzeuge eingesetzt werden kann, kann der Projekterfolg zu
einer ErschlieBung sehr hoher, dezentral anfallender Reststoffpotenziale zu diesem Zweck
fuhren. Durch das Erreichen des Ziels von TRL 7 fur eine Technologie zur Erzeugung von
grinem Wasserstoff aus biogenen Reststoffen kann ein starker Anreiz flr weitere Projekte
entstehen, um auch fiir andere als die hier vorgesehenen pelletierten Resthdlzer aquivalente

Technologien zu entwickeln.

Die im Zuge des Vorhabens betrachteten Technologien zur Synthesegasaufbereitung und Ab-
trennung bieten jedoch auch jede fir sich enorme Multiplikationspotenziale.

So kann durch die Entwicklung eines speziell fur biogenes Synthesegas eine Vielzahl von
Synthesegaserzeugungstechnologien mit diesen ausgestattet werden und auch unabhéangig
der FHT-Technologie in anderen Mal3sstaben, z.B. unter Nutzung einer herkdmmlichen PSA-
oder Membranabscheidung Wasserstoff produziert werden. Zudem kdnnen die Reaktoren
durch Weiterentwicklung zur Einstellung von Synthesegasen fiur die Flissigsynthese einge-
setzt werden und somit die Ziele der Substitution von z.B. Schiffs- oder Flugtreibstoffen verfolgt
werden.

Gleichermalien ist die FHT-Abscheidetechnologie nicht auf das Gas des im Projekt vorgese-
henen Vergasers mit anschlieRender Aufbereitung beschrankt, sondern kénnte ebenfalls fir

eine Vielzahl von Mischgasen zur Abspaltung hochreinen Wasserstoffs eingesetzt werden.
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2. Wissenschaftlich-technischer Stand zu Beginn des Vorhabens

2.1 Thermochemische Biomassevergasung

Stand der Technik ist das Betreiben solcher Anlagen mit Holzpellets oder hochwertigen Hack-
schnitzeln mit relativ niedriger Brennstofffeuchte zum Betrieb von Blockheizkraftwerken [13]
(z. B. SpannerRE? GmbH [14], Burkhardt GmbH [15], LIPRO Energy GmbH & Co. KG [16]
u. a.). Aufgrund stetig steigenden Brennstoffpreise und der aktuellen Foérderpolitik missen
deutsche Hersteller von thermischen Biomassevergasungsanlagen auf internationale Markte
ausweichen, da ein rein stromgefiihrter Betrieb bei den Vergltungen nach EEG nicht mehr
und ein warmegefihrter Betrieb selten wirtschaftlich ist. Eine Nutzung des Stromes flir den
Betrieb einer Wasserelektrolyse ist aufgrund des sehr geringen Gesamtwirkungsgrades nicht
sinnhaft.

Die stoffliche Weiterverwertung des Gases, wie sie in der Kohlevergasung bereits umgesetzt
wird, ist durch die erhdhte Teerbildung beim Einsatz von Biomasse bisher erheblich kostenin-
tensiver und nur in sehr groRer Skalierung wirtschaftlich. Dies wurde z.B. von der TU Wien im
Projekt BioH2-4Refineries flr eine AnlagengréfRe von 50 MW betrachtet. Dabei wurde eine
nasschemische Wasche mit Biodiesel zur Gasaufbereitung eingesetzt, die zusatzliche Be-
triebsstoffe bendtigt und in der Entsorgung schwierige Abfallstoffe generiert und somit hohen

finanziellen Mehraufwand verursacht [17].

In einem Projekt der Universitat Stuttgart wurde in den 2010er Jahren ein komplexerer Wirbel-
schicht-Wasserdampfvergaser untersucht, hier wurde jedoch ein deutlich geringerer Kaltgas-
und Wasserstoffwirkungsgrad erreicht die Abscheidung des Wasserstoffes nicht mit einbezo-
gen [18]. Das Deutsche Biomasseforschungszentrum veréffentlichte zuletzt 2014 einen Report
Uber den technischen Stand laufender Projekte zur Wasserstofferzeugung aus Biomasse, in
dem das FICFB-Verfahren (Fast Internal Circulating Fluidised Bed) als am weitesten entwickelt
fur die Wasserstoffherstellung dargestellt wird, jedoch wurde auch hier vermerkt, dass die Wei-
terentwicklung um die Aufereitungs- und Abscheidetechnologien noch nicht erfolgt ist [19].
Hinweise auf eine Veranderung des Entwicklungsstandes konnten nicht gefunden werden.
Weiterhin als weit entwickelt wurden das Projekt Chrigas, das Projekt Silvagas, der Heatpipe-
Reformer und das Projekt Renugas genannt.

Chrisgas beschéftigte sich mit der Maximierung der Ausbeute eines 18 MW-Reaktors fur ver-
schiedene chemische Folgeprozesse und erreichte einen Wirkungsgrad von 41 % bezuglich
der Wasserstoffproduktion, betrachtete aber nicht die Abscheidung [20]. Nach dem Projektab-
schluss ist keine Weiterentwicklung der Anlagen bezuglich der Wasserstoffgewinnung doku-

mentiert.
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Das Projekt Silvagas basierte auf einem 69 MW-Zweibett-Wirlebschichtvergaser und erreichte
einen sehr hohen Wasserstoffwirkungsgrad von 46 %. Das Projekt wurde jedoch 2009 von
Rentech, Inc. aufgekauft und die F&E-Aktivitaten vier Jahre spater eingestellt [21].

Der Heatpipe-Reformer wurde zuletzt 2021 bis 2016 an der FAU Erlangen auf das Potenzial
zur Erzeugung von reinem Wasserstoff untersucht. In diesem Projekt wurde angestrebt, des
Wasserstoff durch Palladium-Membranen direkt im Reformer abzuscheiden. Die Versuchsan-
lage erreichte dort jedoch nur 55 % Kaltgaswirkungsgrad und sehr geringe Volumenstrome in
der Wasserstoffabscheidung [22]. Seit dem Ende des Projektes wurden keine weiteren Daten
zur Wasserstofferzeugung veréffentlicht.

Renugas war ein Projekt zu Beginn der 2000er, das auf einem einstufigen autothermen Wir-
belschichtvergaser unter hohem Druck basiert [23]. Die Vergaser werden z.T. mit Sauerstoff
betrieben und sind flexibel in der Brennstoffauswahl, werden aber bis heute nicht zur Wasser-
stofferzeugung aufgeristet und sind im Bereich von mehreren Megawatt nicht dezentral zur
Verwertung kleiner Mengen Reststoffe einsetzbar.

Die bisherigen Arbeiten haben demnach keine Ergebnisse erzielt, bei denen eine erfolgreiche
Abscheidung des Wasserstoffes aus dem Produktgas der Biomassevergasung in ausreichen-

den Mengen erreicht wurde.

Fir die direkte chemische Nutzung vor Ort ein Verfahren von Néten, das auch bei kleinen
Anlagendimensionen bereits ohne kostenintensive Filtermedien sauberes Gas produziert, um
nachgeschaltete Komponenten (Wassergas-Shift-Stufe, Wasserstoffabscheidung) nicht zu
verunreinigen. Ein solches Verfahren, basierend auf dem Gleichstromvergasungsprinzip,
wurde in einem Kooperationsprojekt der WS Warmeprozesstechnik GmbH und der Hoch-
schule Hof entwickelt und lieferte 2020 erstmalig sauberes Holzgas mit einem Teergehalt von
unter 25 mg/m? (STP) [4]. Die Anlagentechnologie ging durch die Ausgriindung der BtX direkt
in die Neugriindung Uber (das Patentrecht liegt bei einem der Gesellschafter [24]). Inzwischen
konnten durch Optimierung der Prozessparameter Werte unterhalb von 1 mg/m? (STP) im Ver-
such erreicht werden, detektiert wurden dann nur noch leichtsiedende Kohlenwasserstoffe.
Erreicht wird diese Gasreinheit durch den Einsatz des prozessinternen Holzkokses als selbst-
erneuerndes Filtermedium in einer gekuhlten Adsorptionsstufe. Der Holzkoks wird demnach
nicht bis zur Asche vergast, sondern zwischenzeitlich als Gasfilter genutzt und anschlieRend
zur Luftvorwarmung verbrannt. Entwicklungsstand des Vergasungsverfahrens zu Beginn des
Projektes war ca. TRL 5 - 6, die Anlage hat bereits mehrere Versuchsreihen erfolgreich durch-

laufen.
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Abbildung 2.1 zeigt das Schema des AutAllo-Verfahrens mit integrierter Adsorption von Tee-
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Abbildung 2.1: Prozessschema und Stoffstrome des AutAllo-Vergasungsprozesses fiir pelletierte Biomasse.

2.2 Wasserstoffabscheidung
Auch die Abtrennung von hochreinem Wasserstoff aus Mischgasen ist mit verfliigbarer Technik
nur bei entsprechender Anlagendimensionierung wirtschaftlich. Die aktuell am Markt tblichen
Verfahren zur Wasserstoff-Separation basieren auf dem PSA- oder aber dem Palladium-

Membran-Verfahren:
Druckwechseladsorptionsanlagen (englisch PSA - Pressure Swing Adsoption)

Beim PSA-Verfahren wird mit einer Druckwechseladsorption Wasserstoff aus einem Gasge-
misch abgetrennt. Durch wiederholte stromintensive Druckwechsel und die Durchleitung des
Gasgemisches durch Adsorptionsmittel wird so die H2-Konzentration im Zusammenspiel meh-
rerer Druckbehalterimmer weiter erhoht [25, 26, 27]. Das Verfahren gilt als CAPEX und OPEX-
intensiv, wobei vor allem die Wartungskosten als hoch bezeichnet werden.

Das PSA-Verfahren mit verfugbarer Technik ist nur bei entsprechender Anlagendimensionie-
rung wirtschaftlich und wird vor allem im groRindustriellen MaRstab eingesetzt. Zudem bietet
die Druckwechseladsorption keine ausreichend hohen Abscheideleistungen bei Stickstoffrei-

chen Gasen, was den Wirkungsgrad des Gesamtprozesses stark beeinflussen wirde.
Palladium-Membran-Verfahren

Das zweite verbreitete Verfahren ist ebenfalls seit Jahrzehnten bekannt und arbeitet vor allem
mit Palladium als Ausgangsmaterial. Bei hohen Temperaturen diffundiert Wasserstoff durch

extrem dinne Palladiummembranen. Durch den hohen Materialpreis und die empfindliche

16



dinne Membran konnte sich das Verfahren nur bei der Bereitstellung von kleinen Mengen

hdchstreinen Wasserstoffs durchsetzen [28].

Angedachte Kunststoffmembranen mit gezielter Mikro-Perforierung, bei denen per Laser L6-
cher hergestellt werden, durch die nur Wasserstoff dringen kann, scheinen in der Praxis nicht
zuverlassig genug zu arbeiten, da die Locher nicht sehr zuverlassig selektiv wirken und die
verwendeten Kunststoffpolymere als nicht dauerhaft stabil gelten. Die fur mobile Anwendun-

gen geforderten Reinheitsgrade werden in der Regel nicht erreicht.

FHT®- Ferro-Hy-Tunnel-Verfahren

Das FHT®-Verfahren macht sich einen physikalischen Effekt zu Nutze, der daflir sorgt, dass
die Protonen des im Ausgangsgas enthaltenen Wasserstoffs durch die Wand eines ferritischen
Metalls diffundieren kénnen, wenn Spannung anliegt. Die Elektronen werden dabei auf der
einen Seite abgegeben und nach dem Durchgang wieder aufgenommen. Erstmalig dokumen-
tiert wurde dieser Effekt 1938 von Glintherschulze et al., jedoch noch mit mangelnden Theo-
rien zur Ursache des Diffusionseffektes [29]. Moderne Veroffentlichungen beschreiben den

inzwischen mehrfach im Labor bestatigten Effekt Giber quantenmechanische Pfadintegrale [5].

Hintergrund der patentierten FHT® Separation ist das gezielte Anregen dieses sog. Tunnelef-
fektes durch Bestromung und das Anlegen der korrekten Druckverhaltnisse, derzeit existiert
ein Laboraufbau mit TRL 4. Abbildung 3 zeigt schematisch das Prinzip der FHT-

Wasserstoffabscheidung.

MANNKENAPARTNES
ELEKTRISCHER STROM

@

DRUCK Q Ferro Hy Tunnel

EINLASS AUSLASS

VAKUUM

®H,

@ weitere VAKUUMPUMPE

Abbildung 3: Wasserstoffabscheidung nach dem Ferro-Hy-Tunnel-Prinzip [30].

Das dazugehdrige Patent wurde 2012 von der Mahnken & Partner GmbH angemeldet und von

AHT derzeit als unter Lizenznahme weiterentwickelt [31].
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Vorteile der FHT-Abscheidetechnologie gegeniiber den beiden gédngigen Verfahren:

Bei erfolgreicher Erprobung und Skalierung der FHT-Technologie bietet das Verfahren nach-

folgende Vorteile gegentiber verfligbarer Technologien:

o Im kleineren Malistab als die PSA-Technologie realisierbar und voraussichtlich auch
im Dauerbetrieb deutlich weniger kostenintensiv

o Im Vergleich zur Palladium-Membran mit einem Reinferrit ein deutlich glinstigeres Se-
parations-Material

e Deultlich geringere Anfalligkeit fur Beschadigungen durch héhere Wandstarken der se-

parierende FHT®-Rd&hrchen von 0,7 mm gegeniber Palladium-Membranen

Bedingt durch die Nachforschungen im Rahmen der Patenterteilung fur die FHT-Wasserstoff-
Separation kann festgehalten werden, dass es aktuell keine vergleichbaren Ansatze der Was-

serstoff-Separation mit Hilfe einer soliden Rein-Ferrit-Membran gibt.

2.3 Alternative Wasserstoff-Erzeugungsverfahren

Derzeit wird Wasserstoff hauptsachlich durch die Dampfreformierung von Erdgas erzeugt, al-
ternativ kann die Partielle Oxidation von Kohlenwasserstoffen oder die Kohlevergasung mit
Wasserdampf eingesetzt werden, diese Prozesse sind auf dem deutschen Markt derzeit aber
deutlich weniger prasent. Heute bereits verfligbare Technologien zur Erzeugung von speziell
grinem Wasserstoff sind auRerdem die Elektrolyse von Wasser unter Einsatz erneuerbarer
Energiequellen und die Reformierung von bereits aufbereitetem Biomethan. Die Direktrefor-
mierung von Biogas ist aktuell noch im F&E-Stadium, jedoch bereits auf hohem TRL (ca. 7).
Tabelle 2.1 zeigt den Vergleich der THG-FulRabdriicke, Wirkungsgrade und Gestehungskos-

ten der unterschiedlichen Technologien im Vergleich mit der im Projekt vorgeschlagenen.

Tabelle 2.1: THG-FuRabdriicke, Wirkungsgrade und Gestehungskosten der unterschiedlichen Technologien im
Vergleich mit der im Projekt vorgeschlagenen Biomassevergasung

Erdgas-

reformierung

EE-Elektrolyse

Biomethan-

reformierung

Biomasse-

vergasung

THG-Emissionen

10 kgcoz/kgHz

0 kgcoz/kgz

- 25* - 6 kgcoz/kgH2

0 — 2,4** kgcoz2/kgHz

Wirkungsgrad

ca. 70 %

60 — 80 %

60 —-70 %

ca.50-55%

Gestehungskosten

1 — 2 €/kgh2

5 — 15 €/kgn2

5 — 15 €/kgn2

5 — 15 €/kgn2

*Hohe THG-Vermeidung durch reinen Giilleeinsatz

**Beim Einsatz kommerzieller Pellets inkl. Herstellung und Transport
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3. Geplante Inhalte und Vorgehensweise

Das Projekt wurde nach dem in nachfolgender Grafik dargestellten Ablauf und Inhalt geplant:

BtX

energy
Projektkoordination

¢ A A

energy
Minimierung des Teergehaltes und Maximierung der Ausbeute
1.1 Parameterstudie zur Identifizierung des globalen Teer-
Minimums

1.2 Ergreifung geeigneter MaBnahmen zur Steigerung der Reinheit
1.3 Erganzung einer WGS-Stufe zur Maximierung der H2-Ausbeute
1.4 Inbetriebnahme und Erprobung der Prozessfunktionalitat

1.5 Parameterstudie zur Identifizierung des globalen H2-Maximums

I Zeitl. und inhaltl. Koordination
Il Modell-und Auslegungsergebnisse
Versuchsergebnisse

Arbeitspaket 1

$
Arbeitspaket 2 aht \

Skalierung der FHT-Technologie und labortechnische Erprobung
2.1 Konzeptplanung der Abscheideeinheit

2.2 Festlegung des Sweet-Spots auf Basis von Rechenmodellen

2.3 Verfahrenstechnische Auslegung

2.4 Erstellungdes Sicherheitskonzeptes

2.5 Parameterstudie zur Identifizierung des globalen H2-Maximums
2.6 Aufbau einer Abscheideeinheit fiir 40 - 60 m*/h Mischgas

.7 Erprobung der Abscheideeinheit mit Reingas im Labor

‘ v ‘
@:eitspaket 3 LB% aht \

Kombination der Verfahrenim RealmaBstab

3.1 Erarbeitung der Schnittstellenanforderungenfiir die Gaslibergabe
3.2 Integration der Anlage in ein neues Containerkonzept

3.3 Integration der mobilen Anwendung

3.4 Erarbeitungeines Gbergreifenden Sicherheitskonzeptes

3.5 Aufbau des Containers

\ 3.6 Sicherheitstechnische Abnahmenund Genehmigungsverfahren /

vy
Arbeitspaket 4 583-5 a ht ™

Feldversuche zur Prozessoptimierung und Wirtschaftlichkeitsanalyse
4.1 Parameterstudie zur Identifikation des maximalen Wirkungsgrades
4.2 Technische Auswertung
4.3 Okonomische Auswertung (Wirtschaftlichkeitsanalyse)

\ 4.4 Okologische Auswertung (THG-Bilanzierung) j

Abbildung 3.1: Grafische Darstellung der geplanten Inhalte, Vorgehensweise und Zusammenhange

Hierbei war es vorgesehen, zunachst die Einzeltechnologien dahingehend weiterzuentwickeln,

dass

a) Ein aufbereitetes, wasserstoffreiches Synthesegas gesichert mit Messdaten zur Zu-
sammensetzung und restlichen Teerbelastung hergestellt werden kann
b) Eine FHT-Abscheideeinheit anhand eines Labormodells auf ihre Leistungsfahigkeit un-

tersucht auf die passende Grélkenordnung skaliert sowie erneut im Labor erprobt wird.

Anschlieend sollten die beiden Technologien in einer oder mehreren Containereinheiten ver-

eint werden, um als Gesamtkonzept am Versuch validiert werden zu konnen.

Zuséatzlich zu den Feldversuchen und Optimierungsschleifen wurde eine 6kologische und 6ko-
nomische Betrachtung vorgesehen, um den Prozess und dessen kommerzielle Nutzbarkeit

zur Wasserstoffherstellung zu bewerten.

Nach jedem Arbeitspaket wurde ein Meilenstein gesetzt, an dem ein notwendiger Abbruch
oder mogliche Anpassungen zur Erreichung der Ziele identifiziert und entschieden werden

konnten.
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4. Wissenschaftlich-technische Ergebnisse des Vorhabens
4.1 Minimierung des Teergehaltes und Maximierung der H.-Ausbeute

4.1.1 Parameterstudie zur Identifizierung des globalen Teerminimums

Der eingesetzte Biomassevergaser basiert auf einer Gleichstrom-Vergaserstufe und einer
nachgeschalteten Adsorptionsstufe, die die erforderliche Gasreinheit durch Adsorption an pro-
zesseigene Holzkohle ermdglicht. In dieser Stufe wird die Synthesegastemperatur stark redu-
ziert, was neben der Adsorption der Teerkomponenten auch die Auskondensation von Reak-
tionswasser forciert. Abbildung 4.1 zeigt flr ein besseres Verstandnis die Anlagenkomponen-

ten vor dem Umzug in den mobilen Container.

600 kg Brennstoffbunker fiir 24 h Batchbetrieb
Isolierter Gleichstromvergaser Ringheizkammer
Adsorptionsstufe (Ringspaltkihler)
Teermesspunkte vor und nach der Adsorptionsstufe

Seitenkanalverdichter zur Simulation des BHKW's

Abbildung 4.1: Foto und Beschreibung der Versuchsanlage

Zu Beginn des Projektes wurde die in Abbildung 4.1 gezeigte Versuchsanlage in einen Con-
tainer umgesetzt und erste Arbeiten im Vorgriff auf AP 3.3 vorgezogen. Parallel wurde die
Auslegung des Wassergas-Shiftreaktors fir AP 1.3 auf Basis von vorliegenden Messdaten
vorgezogen, wobei festgestellt wurde, dass fur einen wirtschaftlichen Betrieb vor allem die
Sattigung mit Wasserdampf ausschlaggebend ist, um die Zusatzliche Einbringung von Energie
zur Dampferzeugung zu minimieren. Die bedeutet, dass das erreichbare Minimum fir einen
effizienten Betrieb héher liegen wird als das Optimum der Vorversuche ohne Zielgré3e einer

maximalen Sattigung.

Parallel zur Auslegung der Shift-Stufe wurden deshalb Versuche zur Einstellung der geeigne-
ten Synthesegastemperatur unter Variation der Kihlstreckeneinstellungen durchgeftihrt und
der Gasaustrag der Anlage auf Basis der neuen Anforderungen angepasst. Die Anpassungen
werden in AP 1.2 naher erlautert. Die Teermessung nach Anpassung der Anlage und des
Betriebes ergab ca. 200 mg/m? detektierbare Storstoffe, das Adsorptionsbett passieren konnte

jedoch nichts oberhalb des Siedepunktes von Naphthalin.

20



Die Auswertung der Messungen ist dabei mit einer hohen Toleranz behaftet, da alle detektier-
baren Peaks nahe an der Detektionsgrenze liegen (Die Messmethode ist ausgelegt flir tbliche
Holzgasanlagen mit Teer > 1 g/m3). Abbildung 2 zeigt das Chromatogramm einer leeren Re-

ferenzmessung (nur mit Standard) und einer Messung aus dem Versuchsbetrieb.

]

o ] 2 Jy o

: / /F’ I/f T
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Abbildung 4.2: Chromatogramm einer Leermessung und einer Teermessung im stabilen Anlagenbetrieb.

Der letzte Peak auf der Zeitskala entspricht mit Hoher Wahrscheinlichkeit 1- oder 2-Methyl-
naphthalin und stellt damit die schwerste Komponente dar, die das Aktivkohlebett passieren
konnte. Es wurde im Austausch mit der Clariant ein geeigneter Mitteltemperaturkatalysator
ermittelt, der dieses Mal} an Storstoffen aromatischer Natur erfahrungsgemaf problemlos ver-
tragt. Die Hochtemperatur-Shift (> 300 °C) wurde gewahlt, da Niedertemperaturkatalysatoren
zwar zu einer noch héheren Ausbeute flhren, jedoch chemisch reduziert sind und keine sau-
erstoffhaltigen Gase eingesetzt werden dirfen, was in der Luftvergasung schwer umzusetzen
ist. AuRerdem sind HT-Katalysatoren deutlich unempfindlicher auf verbleibende Stérstoffe und
die Betriebstemperatur liegt mit Gber 300 °C deutlich Gber dem Siedepunkt von Naphthalin als

schwerste noch zu detektierende Substanz.

4.1.2 Ergreifung weiterer MaBnahmen zur Steigerung der Reinheit

Wie im vorherigen Abschnitt beschrieben, wurde der Fokus der Teerminimierung auf die kor-
rekte Einstellung der idealen Synthesegastemperatur und den Austrag eines moglichst feuch-
ten Gases korrigiert, da eine weitere Filterung einfacher umzusetzen ist als eine zusatzliche
Dampferzeugung. Die Erreichung der Temperatur wurde durch Anpassung der KuhImittelvo-
lumenstréme erreicht, der Gasaustrag musste aber im Vergleich zur Motorgaserzeugung an-
gepasst werden, um weitere Wasserkondensation im Restkoks in der kalten Austragsschne-

cke zu vermeiden.
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Abbildung 3 zeigt die Gasfiihrung mit dem neuen Bypass flir weniger Kondensation im trans-
portierten Restkoks der Anlage, um den beinhalteten Wasserdampf fir die Shift im Gas zu

halten_.*

Abbildung 4.3: Modifizierter Gasaustrag zur Minderung der Kondensation (hier ohne Isolierung)

4.1.3 Erganzung einer WGS-Stufe zur Maximierung der H2-Ausbeute

Arbeitspaket 1.3 sah zunachst die Anwendung einer verfigbaren Wassergas-Shift-Reaktor-
technologie aus der Erdgastechnik vor. Im Zuge der Berechnungen musste hier festgestellt
werden, dass diese in der Regel adiabat oder zweistufig arbeiten und deutlich geringere Um-
satze aufgrund kleinerer CO-Konzentrationen in z.B. Erdgas-Reformat erreichen mussen. Zu-
satzlich muss das Synthesegas auf Reaktionstemperatur gebracht werden, bevor es die Ka-

talysatorschicht trifft, was zusatzlichen Energieaufwand bedeuten wirde.

Diese Faktoren flhrten zu einer Verlangerung des Arbeitspaketes mit einer vollstandigen Neu-
entwicklung einer auf Holzgas ausgelegten Reaktortechnologie, die sich spater aufgrund des
Mangels verflugbarer Lésungen als gréfite technische Errungenschaft des Vorhabens heraus-

stellte.

Hierflr wurde je ein numerisches Modell zur Reaktion im Festbettreaktor unter unterschiedli-
chen Parametrisierungen, fir die Auslegung des Warmetauschers zur Selbsthaltung der Re-
aktion sowie den darin entstehenden Druckverlust zum Handling des Gases erstellt. Zielset-
zung der Entwicklung war ein Reaktor, der unter 2 Vol.-% CO im Produktgas erreicht. Die
Herausforderungen lagen hierbei im Wesentlichen, auf kleinem Bauraum (Verweilzeit <> Kos-
ten) gleichzeitig das Erreichen eines Gleichgewichtszustandes aber auch den maximalen Ent-

zug der Reaktionswarme zum Erreichen eines guten Gleichgewichtszustandes.
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Folgende Ergebnisse wurden im Zuge der Auslegung produziert:

a) Gleichgewichtsmodell der Reaktion

Da der Katalysator nach eigenen Erfahrungen aus der Erdgastechnik bei Temperaturen unter
250 °C aktiv ist, wird diese Temperatur als Zielsetzung festgelegt. Untersuchungen zur Kinetik
fur die weitere Optimierung wirden den Umfang dieses Projektes Uberschreiten und kénnen
ggaf. in einem Nachfolgeprojekt erganzt werden. Die Zielsetzung der Reaktoreinstellung ist eine
maximale Wasserstoffbeute bei gleichzeitig geringem Wasserdampfeinsatz (Energieaufwand
fur die Verdampfung). Der Wasserdampf im Holzgas selbst wiirde nicht gentigen, um einen
CO-Gehalt im Restgas gemal} den Zielsetzungen zu erreichen. Es wurde daher eine Parame-
terstudie unter Variation des Wasserdampfes durchgeflihrt, Abbildung 4.4 zeigt die Eingangs-

gasgehalte und die Modellergebnisse fir die CO- und Hz-gehalte im trockenen Produktgas.
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Abbildung 4.4: H2 und CO-Gehalt im trockenen Eingangs- und Produktgas unter Variation des Wasserdampfgeh-
altes

Das Modell zeigte, dass sich ab ca. 20 Vol.-% Wasserdampfgehalt im feuchten Eingangsgas
eine Sattigung einstellt und der Zielgehalt von < 3 Vol.-% Rest-CO erreicht wird. Es wurde
daher ein Dampferzeuger fir die Stufe erganzt, der den Dampfgehalt des feuchten Holzgases
von 15 Vol.-% auf 20 Vol.- % steigern kann.

b) Reaktor mit internem Warmemanagement

Das Holzgas des eingesetzten Reaktors ist nach den letzten Messungen im Zuge des Projek-
tes wie folgt zusammengesetzt:

. 46.6 Vol.-% N2
e 16.8 Vol.-% CO
. 14.5Vol.-% CO2
. 18.7Vol.-% H:

. 3.4Vol.-% CH,

In der Mischung ergibt dies eine Warmekapazitat von ca. 1.5 kd kg™' K bei einem Volumen-
strom von rund 60 Nm? h.
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Die Reaktionsgleichung der Wassergas-Shift-Reaktion ist wie folgt definiert:
CO+ H,0 = CO,+H, AHgp= —41.2k]mol™?!

Der ausgewahlte Katalysator arbeitet ab einer Temperatur von ca. 250 °C, dabei muss die
exotherme Reaktionswarme abgefuhrt werden. Diese soll moglichst vollstandig in das kalte
Eingangsgas aus der Reinigungsstufe des Holzgasreaktors (ca. 70 °C Uberfuhrt werden), um
es auf Reaktionstemperatur zu bringen. Die freiwerdende Warme bei annahernd vollstandigem
CO2-Umsatz entspricht hier nahezu genau der notwendigen Warme, um das Eingangsgas von

70 °C auf Reaktionstemperatur zu bringen.

Um dieses Ziel zu erreichen, wurde eine neuartige Kombination aus katalytischer Schittung
und internem Warmemanagement entwickelt, dass das kalte Eingangsgas nutzt, um den Re-
aktor vor Uberhitzung zu schitzen und gleichzeitig die Reaktionsenthalpie einsetzt, um das
Eingangsgas auf Reaktionstemperatur zu bringen.

Der Reaktor wurde entsprechend der Modellergebnisse in Bezug auf die folgenden Variablen

ausgelegt:

e Ausreichende Verweilzeit bei minimalem Katalysatoreinsatz (Kosten) und Bauraum

¢ Maximale Wasserstoffausbeute durch minimale Endtemperatur in der Schittung im
Bereich der Aktivitat

o Maximaler Warmetausch zur Vermeidung von zusatzlich durch Beheizung im Betrieb

aufzuwendender Energie

Die Konstruktion wurde in Q3/22 finalisiert und der Bau in Q4, der Reaktor wurde Ende des
Jahres 2023 im Container der Vergaseranlage integriert. Abbildung 3 zeigt ein Foto des instal-
lierten Shift-Reaktors.

Abbildung 4.5: Prototyp des neu entwickelten Wassergas-Shift Reaktors flir Holzgas ,Slim Shifty* im Container
der Holzvergaseranlage.
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4.1.4 Inbetriebnahme und Erprobung der Prozessfunktionalitat

Die erste Inbetriebnahme des dargestellten Reaktors (Reduktion des Katalysators und erstes
Aufheizen) wurde durchgeflhrt, die Erprobung der Funktionalitat der Reaktion wurde ebenfalls
zum Jahresbeginn durchgefuhrt. Nach diversen Optimierungsschleifen des Heizsystems zum
Anfahren des Reaktors und der Gaszufuhr konnte die Inbetriebnahme im Mai 2023 erfolgreich

abgeschlossen werden. Bei den ersten stabilen Versuchen erreichte der Reaktor einen CO-
Umsatz von ca. 50 %.

4.1.5 Parameterstudie zur Identifizierung des globalen H>-Maximums

Parallel zu weiteren Optimierungen der Shift-

Reaktor erreicht Gleichgewicht
Ehtanaitbtiaitiey

Stufe wurde eine Studie mit steigendem 30

Gleichgewichtsmodell

N
(%2}

Durchsatz und anschlief3end steigender Was-

N
o
—

serdampf-Zugabe durchgefiihrt. Die Stufe er-

&
2
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Abbildung 4.6: Vorhersage der kinetischen Limitierung
ca. 330 °C, was knapp oberhalb der fiir die be- aus der Reaktorauslegung.

Holzgas, also den Gleichgewichtszustand bei

rechnete Kinetik notwendigen Temperatur lag, wie in Abbildung 4.4 dargestellt.

Die Ergebnisse der Gaszusammensetzung im Versuch entsprachen von Beginn an nahezu
exakt der Vorhersage des Reaktormodells bei den eingestellten Parametern.
Eine zusatzliche Dampfzugabe sowie eine Optimierung des Temperaturmanagements durch
eine einstellbare Gasvorwarmung wurde anschlieend implementiert und resultierten in einer
stetigen Steigerung der Wasserstoffausbeute. Vor allem die Einstellbarkeit und der stabile
Dauerbetrieb des Reaktors wurden durch diese MalRnahmen deutlich verbessert. Der im nach-
folgenden Diagramm gekennzeichnete Versuch mit Dampfzugabe wurde am 19.12.23 Uber
mehrere Stunden ohne Anderungen im Betriebsverhalten gefahren.
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Abbildung 4.7: Modellvorhersage des Gleichgewichtsmodells und im Versuch erreichter Umsatz
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Die Reaktion konnte sich thermisch durch das speziell im Projekt entwickelte interne War-
memanagement des Reaktors wie geplant selbst tragen. Das Ergebnis zeigte in Summe einen
Wirkungsgrad von Holz zu Wasserstoff von 44 %, das technische Maximum lage bei ca. 45 %
fur die am AutAllo-Vergaser installierte Shift-Stufe, da dieser ca. 12 % des eingesetzten Heiz-
wertes im Holzkoks als CO»-Senke speichert. An einem Vergaser mit Vollumsatz kénnen mit

der Shift-Technologie 50 % und mehr erreicht werden.

Das Arbeitspaket wurde aufgrund der technischen Herausforderungen und fortwéhrend neuen
Identifikationen von Optimierungspotenzial zwar zeitlich deutlich verlangert, kann durch die

dadurch erreichten stetigen Verbesserungen als vollumfanglicher Erfolg bezeichnet werden.

Parallel zum Projekt wurde die Shift-Reaktortechnik noch wahrend der Laufzeit als eigenstan-
diges Produkt kommerzialisiert und erste Erprobungen mit Skalierung an anderen Verga-

sungstechnologien erprobt.
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4.2 Skalierung der FHT-Abscheidetechnologie und labortechnische Erprobung

4.2.1 Konzeptionierung der Abscheideeinrichtung

Im ersten Schritt sollte ein technisches Konzept fir die Abscheideeinrichtung, welche auf Basis

des FHT®- Ferro-Hy-Tunnel-Verfahrens (siehe Abbildung 4.8) arbeiten soll, erstellt werden.

Vakuumpumpe
Qi H2-Reingas )
[zt — -, g

©

Abbildung 4.8: FHT®-Verfahrenaufien ein von H2-Mischgas durchstréomtes Gehause, innen ein unter Strom und
Vakuum stehendes Eisenrohr aus FHT®-Separationsmaterial.

Das Konzept der Abscheideeinrichtung besteht im Wesentlichen aus zwei durch Eisen ge-
trennte, zur Umgebung gasdichte Volumina zwischen denen ein Druckgefalle herrscht. Die
eine Seite wird mit einem wasserstoffhaltigen Mischgas und einem Druck von mehreren bar
beaufschlagt. Auf der anderen Seite werden durch das Eisen hindurchtretende Wasserstoff-
molekile mit einem Hochvakuum abgezogen. Um den Durchtritt von Wasserstoff einzuleiten
wird das Eisen von einem elektrischen Strom durchflossen. Die Abscheidung von Wasserstoff
aus dem Mischgas erfolgt von dem hohen Druckniveau zum niedrigen. Neben den Abschei-
derohren muss die Abscheideeinheit einen Aufbau zur Bestromung der Module sowie eine

Bedieneinheit beinhalten.

Bisherige Abscheideeinrichtungen haben sich an der verfligbaren Geometrie des ferritischen
FHT® Separationsmaterials orientiert. Dabei hat sich die Rohrgeometrie im Vergleich zu
Membranflachen als mechanisch robuster und einfacher in der Handhabung erwiesen, wes-
halb diese auch hier verwendet werden soll. Die Eisenrohre kdnnen mit handelsublichen Rohr-
verschraubungen austauschbar und gasdicht durch Behalterwande gefuhrt werden. Gleichzei-
tig ist die elektrische Isolation zum Gehduse und Verbindung zur Spannungsquelle zu beruck-

sichtigen.

27



Bei der Wahl des unter Vakuum stehenden Anlagenteils ist jener mit weniger Verbindungsstel-
len zu bevorzugen, um die Anzahl méglicher Undichtigkeiten gering zu halten. Die Form der
gasfiuihrenden Anlagenteile sollte so gewahlt werden, dass bei Verschmutzungen eine Reini-
gung maoglich ist.

Bei bestehenden Versuchsanlagen wurde der abgeschiedene Wasserstoff in einem evakuier-
ten Behalter gesammelt, wohingegen nun ein kontinuierlicher Austrag von Wasserstoff ange-
strebt wird. Da kein Hersteller Vakuumpumpen ohne eine Leckrate anbieten kann, besteht je
nach gewtlnschter Reinheit des Wasserstoffs die Moéglichkeit einer Pumpe im solch einem

Sammelbehalter zu verbauen.

Zur kontinuierlichen Uberwachung des Prozesses ist zudem das Vorsehen aussagekraftiger
Messstellen notwendig. Die in Tabelle 4.1 Messtellen sollen eine Uberwachung des Prozesses
ermdglichen. In den Laborversuchen hat sich fir die Druck- und Temperaturmessungen ein
Aufzeichnungsabstand von mehreren Minuten als ausreichend herausgestellt. Die elektri-
schen Parameter wurden sekiindlich aufgenommen, was zu einer genaueren Beurteilung des
elektrischen Widerstandverhaltens des FHT®-Materials bei unterschiedlichen Betriebspunk-
ten fuhrte.

Tabelle 4.1: Vorgesehene Messstellen fiir die Abscheideeinrichtung

Typ Ort

Druckmessung Mischgaseinlass
Druckmessung Vakuum im Reingas
Druckmessung Atmosphare
Druckmessung Gasvorratsbehalter
Temperaturmessung Oberflache der FHT®-Rohrchen
Temperaturmessung Gehause
Temperaturmessung Umgebung

Elektrisch Spannungen

Elektrisch Stréme
Sicherheitseinrichtung Wasserstoffkonzentration

Fur den Betrieb der Separationseinheit ist ein kontinuierlicher Druck des H2-Mischgases in
dem Gehause erforderlich. Bisherige Versuche haben bei vier bis acht bar Betriebsdruck statt-
gefunden, weshalb das aus der Holzgaserzeugung stammende Mischgas verdichtet werden
muss. Der Aufbau der Weg des abgeschiedenen Wasserstoffs wird in Abbildung 4.9 verdeut-
licht.
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Abbildung 4.9: Weg des abgeschiedenen Wasserstoffs in dem Anlagenaufbau
Das oben beschriebene grundlegende Konzept der Abscheideeinheit dient als Grundlage flr

die weitere technische Auslegung dieser, welche in den folgenden Kapiteln naher beleuchtet

wird.

4.2.2 Parameterstudie zur Festlegung des Sweet-Spots
Fiur den effizienten Anlagenbetrieb missen die Rahmenbedingungen, bei welchen die opti-
male Abscheideeffizienz der Einheit erreicht werden kann, definiert werden. Hierfir wurden

mit Hilfe eines Laboraufbaus, welche in

Abbildung 4.10 dargestellt ist, Parameterstudien durchgeflihrt.

Abbildung 4.10: Versuchsanlage zur Ermittlung von Betriebspunkten

Es wurde experimentell mit einer Versuchsanlage nach einem maoglichst energiearmen und
somit kaltem Betriebspunkt gesucht . Diese Untersuchung wurde als notwendig erachtet, da
die zur Abscheidung des Wasserstoffs verwendeten Eisenrohre sich bei Erwarmung langen
bzw. verformen und daher bei einer Skalierung der Versuchsanlage aufwandige technische

Gegenmalnahmen erforderlich sein kdnnten.

Die Versuche wurden an einer mit drei Rohren ausgestatteten Anlage und dreiphasiger
Energieversorgung in Sternschaltung durchgefuhrt. Die Anordnung im Gehause wurde fur die
Versuche dreieckig, wie in Abbildung 4.11 unterhalb der Legende dargestellt gewahlt. Das
ferritische Material verhalt sich elektrisch wie regulares Eisen, bei sinkender Temperatur sinkt
auch der elektrische Widerstand, weshalb in Abbildung 4.11 das kalteste Rohr (grau) die
hochste Leistungsaufnahme aufweist.
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Das elektrische Verhalten wird durch die Temperaturverteilung auf3erhalb, am ungekuhlten

Metallgehause der Versuchsanlage bestatigt (siehe Warmebildaufnahme in Abbildung 4.12).
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Abbildung 4.11: Elektrische Scheinleistung dreier Rohre mit unterschiedlicher Position bei identischer Spannung
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Abbildung 4.12: Warmebildaufnahme des ungekihlten Gehauses der Abscheideeinheit.

Die durchgeflihrte Versuchsreihe verdeutlicht, dass bereits eine ungleiche Temperaturvertei-
lung aufgrund der Rohr-Position, im von Mischgas durchstrémten Gehause die elektrischen
Eigenschaften des Eisens beeinflusst und somit die Temperaturdifferenzen weiter verstarkt.
Die Geometrie der Rohrbiindel sollte so gewahlt werden, dass der elektrische Widerstand der
einzelnen Eisenrohre untereinander mdglichst symmetrisch in Abhangigkeit der Temperatur

steigt bzw. fallt. Eine Durchmischung / Verwirbelung des Mischgases ist von Vorteil.
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Bei der Bestromung der Eisen-Rohre wird die entstehende Warme durch das Wasserstoff-
mischgas abgeflhrt. Je kalter die Temperatur und héher die Warmeleitfahigkeit des Mischga-
ses ist, desto mehr Energie kann eingebracht und mehr Wasserstoff pro eingesetztem Meter

Eisenrohr abgeschieden werden.

Eine weitere EinflussgroRe ist der Druck des Mischgases auf die Eisenoberflache und der
daraus entstehenden Anderung der Warmeabfuhr (siehe Abbildung 4.13). Dieses Verhalten
ist besonders im Hinblick auf den notwendigen Kompressor zu berticksichtigen. Das Verhaltnis
zwischen abgeschiedenem Wasserstoff-Volumenstrom und der eingesetzten elektrischen
Energie sinkt bei hdherem Gehausedruck. Dieses Verhalten Iasst sich anhand der sinkenden
Rohrtemperatur aufgrund einer héheren Warmeleitfahigkeit des Mischgases erklaren, weshalb
die Energieaufnahme bei gleicher Spannung steigt — der H2-Volumenstrom jedoch nicht im
selben Umfang.
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Abbildung 4.13: Einfluss des Gehausedrucks (Warmeleitfahigkeit) auf die Rohrtemperatur und Abscheideeffizi-
enz.

Um Erkenntnisse tber das Verhalten zwischen dem Volumenstrom des abgeschiedenen Was-
serstoffs und der eingesetzten Energie zu erhalten, wurden die in Abbildung 4.14 angefahre-
nen Betriebspunkte eingestellt. Unterhalb des niedrigsten Betriebspunktes war keine Abschei-
dung von Wasserstoff messbar. Aus bisherigen Erkenntnissen ist bekannt, dass die FHT®-
Rohre bei Gber 1 kW pro Meter und Temperaturen Gber 700°C (im 90%N2 und 10%H2 Ge-
misch) erweichen und einfallen kénnen. Da bei Leistungen dartber sichergestellt werden
muss, dass keine Hot-Spots auftreten, scheidet ein Betriebspunkt in diesem Bereich als

Sweet-Spot aus.
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Volumenstrom und Effizienz
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Abbildung 4.14: Einfluss der eingesetzten elektrischer Energie auf den Volumenstrom des abgeschiedenen Was-
serstoffs bzw. der Abscheideeffizienz aus einem 90%N2, 10%H2 Gemisch

Zusammenfassend bilden die im Laboraufbau gesammelten Versuchsergebnisse gemeinsam
mit dem aufgestellten Anlagenkonzept (siehe Kapitel 4.2.1) die Grundlage flr den weiteren
verfahrenstechnischen und konstruktiven Aufbau der Anlage. Die folgenden Punkte sind hier-

bei zu beachten:

¢ Die drei FHT®-Rohre mussen in jeder Abscheideeinheit mdglichst symmetrisch einge-
bracht werden, um eine gleichmaRige Erwarmung und somit eine gleichmaRige Leis-
tungsaufnahme zu gewahrleisten

o Die Abscheidemenge und Abscheideeffizienz steigt mit steigender elektrischer Leis-
tung. Begrenzend wirkt hierbei die maximale Leistungsaufnahme (1kW/m) bzw. Tem-
peratur (700°C) der FHT®-Rohre, welche im Betrieb nicht Gberschritten werden dirfen.

e Eine Kihlung der FHT®-Rohre (z.B. Gber das Mischgas) vergréfRert die maximal mog-
liche Leistungsaufnahme der Rohre, fir welche die maximal zuldssige Temperatur

Uberschritten wird.
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4.2.3 Verfahrenstechnische Auslegung

Die Verfahrenstechnische Auslegung wurde unter Berucksichtigung der wesentlichen den Pro-
zess und die Anlage beeinflussenden Faktoren durchgefuhrt (siehe auch Kapitel 4.2.1 und
4.2.2). Hierbei wurden dem elektrischen Energiebedarf auch Temperaturspannen und die aus
Vorversuchen bekannten Druckbereiche berucksichtigt worden. Aus Zeit- und Kostengrinden
wurde sich entschieden die Abscheideeinheit direkt in der Containerldsung einzuplanen und
einzubauen, weshalb die im Folgenden dargelegten Ergebnisse in Teilen auch im Bezug zu

Kapitel 4.3 stehen.

Neben den bereits genannten Punkten wurden folgende Erweiterungen des Konzepts vorge-

nommen:

o Da die Vorversuche gezeigt haben, dass sich die Eisenrohre insb. bei hohen elektri-
schen Leistungen stark erwarmen, wird ein Gas- Wasser Warmetauscher zum Kihlen
des Mischgases vorgesehen. Dieser entnimmt ebenfalls die Warme nach dem Verdich-
ten. Beim Kuhlen ist das Ausfallen von Wasser moglich, was die Installation von Kon-
densatfallen erforderlich macht.

o Der aus dem inneren der Eisenrohre abgeschiedene Wasserstoff soll wie bei bisheri-
gen Versuchen in einem vakuumierten Sammelbehalter zwischengelagert werden. Aus
diesem kann dann kontinuierlich tiber eine Vakuumpumpe der Wasserstoff entnommen

werden.

Auf Basis dieser Grundlage wurde ein verfahrenstechnisches Flief3bild erstellt, welches die
wichtigsten Komponenten der Abscheideeinheit sowie deren Funktion definiert. Dieses wurde
im Laufe des Projektes Uberarbeitet, um erforderliche Anderungen zu berlcksichtigen. Ein
vereinfachtes VerfahrensflieRbildes der Abscheideeinheit in ihrem finalen Stadium, welche die

wichtigsten Prozessfunktionen darstellt, findet sich in

Abbildung 4.15.
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Abbildung 4.15: Vereinfachtes VerfahrenflieBbild der FHT®-Abscheideeinheit
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Die Abscheideeinheit besteht wie in

Abbildung 4.15 dargestellt aus mehreren Teilsystemen:

o Der Synthesegasweg (SP) fur die Versorgung der Abscheider mit Synthesegas bei
niedrigem und hohem Druck - Optional aus dem der BtX-Anlage nachgeschalteten Ver-
dichter (A) oder aus Flaschengasen (B). Von hier gelangt das Synthesegas in die FHT-
Module, wo die Abscheidung beginnt.

o Der Gasweg (GP) mit dem Gasverteiler, den FHT-Modulen, dem Gaskollektor und der
Durchflussregelung sowie der Gasentnahme und -messung (C/E). Das nach der Ab-
scheidung verbleibende Gas wird Uber verschiedene Anschliisse enthommen und ge-
sammelt bevor es durch einen Gaszahler (G1) geleitet wird.

o Der Wasserstoffpfad (HP) mit den Eisenrohren innerhalb der FHT-Module (D/F) und
dem H2-Gasweg (F). Der abgetrennte Wasserstoff stromt innerhalb der Eisenrohre und
wird mit oder ohne Vakuumpumpe (A5) extrahiert. Das Wasserstoffvolumen durchlauft
den Gaszahler (G2).

o Weitere Komponenten mit Anschliissen fir Synthesegas, Strom und Wasser, der

Schaltschrank und die elektrische Installation sowie die Datenerfassung.
Fir den Betrieb der Anlage wird das unten schematisch beschriebene Konzept vorgesehen.

Zunachst wird Synthesegas aus dem BtX-Vergaser (A in

Abbildung 4.15) oder aus Gastanks (B) Uber den Gaswegverteiler zum Einlass der sechs FHT-
Module geleitet. Vor dem Eintritt in den Verteiler wird das Synthesegas aus dem BtX-Vergaser
(A2/SP2) auf einen maximalen Druck von 10 bar komprimiert. Die Absperrventile V11 bis V16
ermoglichen den Gasdurchfluss innerhalb der verschiedenen Separatoren. Die FHT-Module 1
bis 6 sind Uber Rohrstutzen an die Stromversorgung angeschlossen. Es wird jeweils nur ein
Modul aktiv mit Strom versorgt. Grund hierfur ist der begrenzende Faktor der gesamten
elektrisch zugefiihrten elektrischen Leistung. Ubliche Gebaudeanschlisse in Industriegebie-
ten erlauben meist nur die Entnahme von 43kW elektrischer Energie aus dem o&ffentlichen
Stromnetz. Durch eine Definition eines optimierten Betriebsbereiches zur Verringerung der
bendtigten elektrischen Energie pro Modul oder durch die Bereitstellung einer ausreichenden
Versorgungsleistung lasst sich diese Limitierung umgehen. An der Oberseite jedes Moduls
sind Thermoelemente (T1x) angebracht, um die Temperatur (D) zu messen. Die sechs FHT-
Module sind parallel angeordnet und mit elektrisch isolierenden Kunststoffschlauchen verbun-

den. Das Ventil V30 ermdglicht den Durchfluss von H2 durch den Wasserstoffweg, nachdem
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dieser abgetrennt wurde. Dadurch ist es moglich einzelne Module zu betrieben. Es ist auch
maoglich, das Flaschengas uber das Ventil V30 (von B nach D) direkt an dem Wasserstoffweg
anzuschlieRen. Dies kann zum Inertisieren des Wasserstoffwegs verwendet werden, ohne die
FHT-Module zu betreiben (mehr Details siehe Kapitel 4.2.4). Vor der Abgasregelung (E) wird
der Druck dank eines Drosselventils (V28/GP4) vor der Volumenmessung (G1) auf Umge-
bungsdruck (leichter Uberdruck von 15 mbar) reduziert. Auf der Wasserstoffseite ermdglicht
ein Gaszahler (G2) das Ablesen des Volumens des Wasserstoffs, der abgetrennt wird (HP2)
und ins Innere der Abscheiderohre stromt. Um die Prozesseffizienz zu erhéhen kann eine
Vakuumpumpe (A5) an das System angeschlossen werden. Eine Wasserblasensaule (A6)
dient zur visuellen Darstellung des Gasflusses und fungiert als Rickschlagvorrichtung: Bei
Verwendung der Wassersaule kann kein Sauerstoff in das System gelangen. Optional kann
an der Wassersaule ein Gasanalysator (Qx) angeschlossen werden, um die Reinheit des Was-

serstoffs zu bestimmen.

4.2.4 Erstellung des Sicherheitskonzeptes

Im Rahmen der Auslegung der Abscheideeinheit wurde das verfahrenstechnische Konzept
einer Risikoanalyse unterzogen. Hierbei wurden neben gewohnlichen Risiken verfahrenstech-
nischer Anlagen (z.B. Verletzung durch Scharfe Kanten, Verbrennungen durch heil3e Oberfla-

chen, etc.) folgende Risiken erarbeitet:

A. Vergiftungs- und Erstickungsgefahr durch austretendes Gas.
B. Ungewollter Sauerstoffeintritt im Gehause oder in dem Vakuumteil fuhrt das dort be-
findliche Gas in einen explosionsfahigen Bereich.

C. Gefahren durch elektrischen Strom, insb. Bei hohen Spannungen und Stromstarken.

Fir diese Risiken wurde eine Risikobeurteilung vorgenommen und es wurden folgende Mal3-

nahmen erarbeitet:

A. Der Container wird mit einer stationdren Gaswarneinrichtung ausgestattet. Diese alar-
miert und schaltet die Gaszufuhr ab, sofern ein definierter Grenzwert (berschritten
wird. Als wichtigstes Sicherheitselement ist die Querliftung des Containers zu nennen,
Sie vermeidet effektiv die Ansammlung von gefahrlichen Konzentrationen durch den
standigen Wechsel der Raumluft. Zusatzlich sind alle Bediener angehalten ein persén-
liches Gaswarngerat mit sich zu flhren.

B. Die Anlage wird vor dem Betrieb auf Dichtigkeit gepruft. Undichtigkeiten missen vor
dem Betrieb der Anlage beseitigt werden.. Vor dem Anlagenstart wird die Gesamtan-
lage mit Stickstoff gesplilt, der das Gas verdrangt. Um die Gefahr bei einer Undichtig-
keit im Vakuumteil auRerhalb des Gehauses zu minimieren wird kein Sammelbehalter

nennenswerter GréRe verwendet. Zlindquellen werden vermieden.
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C. Die maximale Spannung welche auf die FHT®-Rohre gegeben wird, wird bauseitig so

limitiert, dass Personenschaden ausgeschlossen sind.

Neben den anlagentechnischen Vorrichtungen, wurden fir alle Arbeitsschritte Arbeitsanwei-
sungen (engl. Standard Operating Procedures, SOPs) verfasst, um das Betreiberpersonal
beim Betrieb der Anlage zu unterstitzen und Gefahren zu eliminieren. Die SOPs enthalten
neben einer Beschreibung aller Tatigkeiten auch die notwendige persdnliche Schutzausfih-

rung, welche fir jede Aktivitat von Noéten ist.

Die Kombination dieser MaRnahmen, mit der Tatsache, dass der Container lediglich von ge-
schultem, technischen Personal betrieben wird, bildet somit die Grundlage fir einen sicheren

und stérungsfreien Betrieb der Abscheideeinrichtung.

4.2.5 Apparative Auslegung und Konstruktion einer Abscheideeinheit

Auf Basis der verfahrenstechnischen Auslegung (siehe Kapitel 4.2.3) wurden fir den Contai-

ner folgende Dokumente erstellt:

- R&l FlieRschema

- 3D-Modell

- Fertigungszeichnung flir die Herstellung der Konstruktionsteile (insb. Abscheiderohre,
mehr Details siehe unten)

- Regel- bzw. Steuerkonzept fur den Container

- Elektrischer Schaltplan

Hierbei wurden auf der einen Seite die definierten technischen Rahmenbedingungen berick-
sichtigt, wahrend gleichzeitig die raumlichen Beschrankungen des Containers in Betracht ge-
zogen wurden, um auf Anbauten am Container verzichten zu kénnen und so eine gute Trans-

portfahigkeit der Anlage zu gewahrleisten.

Neben der Definition der grundlegenden Aufstellung der Komponenten im Container, die in
Abbildung 4.16 dargestellt ist, wurden in der mechanischen Konstruktion Fertigungszeichnun-
gen fur alle Bauteile erstellt. Hier stellte sich insb. die Einbringung der FHT®-Rohre in das
Huillrohr als technische Herausforderung dar, welche in mehreren Trial-and-Error schleifen
Uberarbeitet und optimiert wurde (siehe auch Kapitel 4.2.6 und 4.2.7). Die grundlegende Her-
ausforderung war hier, eine technisch-dichte, demontierbare und thermostabile Verbindung zu
schaffen, die auch nach mehreren Bestromungszyklen eine ausreichende technische Dichtheit
und Stabilitat aufweist. AuRerdem wurde jedes Abscheidernodul mit einer Wassergekuhlten
Kihllanze ausgestattet, um die Erhitzung des Moduls wahrend der Bestromung (siehe auch
Kapitel 4.2.2) zu reduzieren. Das finale Design des Abscheidemoduls, welches konstruktiv

erarbeitet wurde, ist schematisch in Abbildung 4.17 dargestellt.
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Abgesehen von konstruktiven Herausforderungen mussten im Verlauf der Auslegung des Ab-
scheidecontainers auch verfahrenstechnische Losungen erarbeitet werden. Dies betraf insb.
die Gasbeférdernden Kaufteile (d.h. Gaskompressor und Vakuumpumpe), fur welche eine si-

chere aber gleichzeitig kaufmannisch realisierbare Losung erarbeitet wurde.

Freiraum
Peripherie
Gasversogung

E-Schrank & Elektroinstallation

Freiraum
Arbeitsflache

Abscheideeinheit
(6 Module)

Platzhalter
flr Peripherie H, Sammlung
& Weiterverarbeitung

Abbildung 4.16: Vereinfachtes Rendering des Gesamtcontainers mit Hervorhebung der wichtigsten Einheiten.

Abbildung 4.17: Ausziige aus den Fertigungszeichnungen fiir die Abscheideeinheit. Links: Ansicht eines Modules
der Abscheideeinheit, rechts: Detailansicht der Endflanschkonstruktion eines Abscheidemoduls zur Einbringung
dreier FHT®-Rohre.,

Zuletzt wurden im Rahmen Auslegung des Containers noch die elektrischen und automatisie-
rungstechnischen Details definiert.
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Aus elektrischer Sicht stellte sich hier der allgemeine zur Verfiigung stehende Netzanschluss
als begrenzender Faktor dar. Der Container soll mdglichst Gber einen 63A CEE-Anschluss
verfligen. Dieser erlaubt die Entnahme von bis zu 43 kVA, was ohne Berlicksichtigung der
Peripherie etwa 6 Om bestromten Eisenrohr bedeutet. Da jedoch gerade der Verdichter einen
nicht unerheblichen Energiebedarf hat wurde sich entschieden im Container lediglich einen
Frequenzumrichter vorzusehen, der flexibel an alle sechs Rohrmodule angeschlossen werden
kann. Dies erlaubt es jeweils eines der Abscheidemodule zu bestromen, wahrend die anderen
Module fir andere Zwecke (z.B. Wartung, Nullversuch, 0.3.) verwendet werden kdénnen. Der
eingesetzte Frequenzumrichter wurde hierbei so parametriert, dass die maximale Spannungs-

abgabe limitiert wird, sodass keine Gefahr fur Betreiber der Anlage besteht.

Aus automatisierungstechnischer Sicht wurde sich auf Grund des Versuchscharakters des
Containers fir eine rudimentare Auslegung entschieden. Hierbei wurden nur die sicherheits-
relevanten Dinge (z.B. Gastiberwachung) automatisiert, wahrend die Vielzahl der prozessre-
levanten Komponenten (z.B. Ventile) von Hand betatigt werden missen. Die in Kapitel 4.2.1
genannten Messstellen werden zentral von einem Datenlogger erfasst, um diese im Anschluss
auswerten zu kénnen. Fir die im Betrieb durchzufihrenden Tatigkeiten wurden jeweils SOPs
verfasst, um einen effizienten, sicheren und stérungsfreien Betrieb durch geschultes Personal

zu ermoglichen.

4.2.6 Aufbau einer Abscheideeinheit fiir 40 — 60 m3/h Mischgas
Der Aufbau der Abscheideeinheit inkl. Peripherie erfolgte gemaf der in Kapitel 4.2.5 aufgelis-

teten technischen Dokumente direkt im dafir vorgeshehenen Container. Der Baufortschritt ist
in Abbildung 4.18: Ansichten des Abscheidecontainers wahrend der Fertigstellung. Links: Lee-
rer, angepasster Container mit Aufhangungen fur die Abscheidermodule, Rechts: Container
kurz vor der Fertigstellung mit Sicht auf die Sechs Abscheidermodule.Abbildung 4.18 darge-
legt.

Abbildung 4.18: Ansichten des Abscheidecontainers wahrend der Fertigstellung. Links: Leerer, angepasster Con-
tainer mit Aufhadngungen fur die Abscheidermodule, Rechts: Container kurz vor der Fertigstellung mit Sicht auf die
Sechs Abscheidermodule.
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Wahrend des Aufbaus wurden kleine Optimierungen und Anpassungen vorgenommen, die in
den zugrundeliegenden Dokumenten festgehalten wurden. Dies umfasste u.a. die Anordnung
der sechs Abscheidermodule oder die Konstruktion des Endflanschkonstruktion der Abschei-
dermodule (mehr Details siehe Kapitel 4.2.5). Mit Abschluss der Arbeiten inkl. der notwendigen
Prifungen (z.B. Uberpriifung der verbauten Elektrik) wurde der Container mit den notwendigen
Versorgungsleitungen ausgestattet (insb. Stromversorgung) sowie um eine Aufstellungsmdég-
lichkeit flir Flaschengase erganzt, um den Container flr den anschlieRenden Betrieb mit Fla-
schengasen vorzubereiten (siehe Kapitel 4.2.7). Der fertige Container ist in Abbildung 4.19

gezeigt.
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Abbildung 4.19: Ansichten des Abscheidecontainers nach Fertigstellung.

4.2.7 Erprobung der Abscheideeinheit mit Reingas im Labor

Auf Grund des konstruktiven Ansatzes das Abscheidemodul gemeinsam mit der dafiir notwen-
digen Peripherie direkt in dem daflir vorgesehenen Container unterzubringen (siehe Kapitel
4.2.4-4.2.6) wurde die Abscheideeinheit direkt gemeinsam mit der Peripherie im Container
getestet. Als Testgas wurde hier eine Mischung aus Wasserstoff und Stickstoff aus Gasfla-

schen verwendet.

Zu Beginn der Erprobung wurde beobachtet, dass das urspriingliche Endflasch-Design nach
mehrfacher Bestromung nicht die erforderliche technische Dichtheit und Stabilitat aufweist,
weshalb dieses iterativ optimiert werden musste, bis dies gegeben war (mehr Details siehe
4.2.5). Darlber hinaus musste auch die Peripherie wahrend der Inbetriebnahme leicht opti-
miert und angepasst werden. Hierbei wurde festgestellt, dass unter Bericksichtigung der tech-
nischen und finanziellen Rahmenbedingungen keine zufriedenstellende Lésung fur den Be-
trieb der Wasserstoffseite im Unterdruck (d.h. mit laufender Vakuumpumpe) bei der alle si-
cherheitstechnischen Aspekte eingehalten werden (siehe Kapitel 4.2.4) existiert. Daher wurde

im Containerbetrieb auf den Betrieb der Vakuumpumpe verzichtet.

Fir den Betrieb des Abscheidecontainers wurden zunachst zwei Versuchsreihen konzipiert:
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1. Sequenzieller Betrieb von drei Modulen mit temporarer Bestromung zur Ausnutzung

der maximalen Abscheiderflache

2. Betrieb eines Abscheidermoduls bei optimierten Betriebsbedingen

Fiur Versuchsreihe 1.) wurde der in Tabelle xx dargestellte Versuchsablauf gewahlt. Wie in

Kapitel 4.2.5 erlautert, kann immer nur ein Modul bestromt werden. Da vorangegangene Vor-

studien und theoretische Betrachtungen es nahegelegt haben, dass die Module nach erstma-

liger Aktivierung mit Strom auch nach dem Abschalten des Stroms weiter eine Abscheideleis-

tung aufweisen, wurden die Module nacheinander unter Aufgabe eines H2/N2 Gemisches mit

Strom aktiviert, um dann zum Abschluss des Experimentes gleichzeitig mit dem Testgas be-

aufschlagt zu werden, allerdings ohne Bestromung.

Tabelle 4.2: Schematische lllustration des Versuchsplan fur Versuchsreihe 1.)

Modul Nr. 0-1h 12 h 2-3h 3-4h

1 Aktivierung Aktiviert, Stillstand Aktiviert, Stillstand Experiment
Stillstand Aktivierung Aktiviert, Stillstand Experiment

4 Stillstand Stillstand Aktivierung Experiment

Eine Zusammenfassung der Temperatur-, Druck-, sowie Spannungs- und Leistungsprofile die

wahrend der Versuche aufgezeichnet wurden, sind in Abbildung 4.20 und Abbildung 4.21 dar-

gestellt.
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Abbildung 4.20: Graphische Aufbereitung der Versuchsergebnisse der ersten Versuchsreihe - Druck und Tempe-

raturprofile Gber die Versuchsdauer

40



1.8 90

1.6 80
1.4 70
1.2 60
—
s 1 50 =
= [h]
=3 o
— 0.8 a0 X
@ =
= o
s 06 30 =
o
0.4 20
0.2 10
0 0
M~ O MmO OO ONMLO MM O NMRMGMDOWMS VN S MV~ W N O
0w o d s mM~D O N W o~ 0 AN S N 0w WO e Mmoo e~
manounggEsTngenuuunaogdde@eunnununoOodommMmNcnma o
OO M~ MNOOWWOWS N O R LM MAN OO, MO O WS Mo M~ LW;MM o 0 W s ™~
FSEInedaNNngneg@odnNmgnunegdNmMMg nNoOadnNmg iy Qoo
M M M s = = < 5 9 NN WWLW DN u W0 WO WwWw W MM~ P~~~ M~ 00 o) 0
L B o I o IR o B o O o B o B o B o O o B o TR TR o O TR o B o R o DO O o O o O o B o R o B o B o O o R B o O TR o R o B o B o B o B B o |
Time (hh:mm:ss)

e Output Power (kW) — s Qutput Voltage (V)

Abbildung 4.21: Graphische Aufbereitung der Versuchsergebnisse der ersten Versuchsreihe — Elektrische Leis-
tung und Spannung Uber die Versuchsdauer.

Aus Abbildung 4.20 und Abbildung 4.21 ist trotz der aktiven Kihlung der Module mittels der
daflir vorgesehenen Kihllanzen erneut der klare Zusammenhang zwischen elektrischer Leis-
tung und Modultemperatur ersichtlich. Dies bedeutet, dass die Kihllanze zwar fir eine etwas
homogenere und leicht abgeschwachte Erwarmung der Module fihrt, diese aber nicht ganzlich
verhindern kann. Zudem wurde im Rahmen der ersten Versuchsreihe wurde hier beobachtet,
dass entgegen der eingehenden Vermutung, die Module nach Abschalten des Stromes keine
messbare Abscheideleistung aufweisen. Dies bedeutet daher, dass jedes Modul dauerhaft
bestromt werden muss, um Wasserstoff aus einem Mischgas abscheiden zu kénnen.

Auf Basis der Versuche der ersten Versuchsreihe wurde daher fur die zweite Versuchsreihe
beschlossen, unter Berlcksichtigung der Laborstudien (siehe Kapitel 4.2.2) die Wasserstoff-
ausbeute fur ein Modul zu maximieren. Als wichtiger Unterschied zu den vorangegangenen
Versuchen ist hier die oben genannte Einschréankung hinsichtlich des Betriebs der Vakuum-
pumpe zu nennen.

Im Verlauf des Versuches wurde die Modultemperatur bis auf 500°C erhoht. Hierbei konnte
auch nach Abschluss des Versuches die Dichtheit an allen Verbindungen des Endflansches
nachgewiesen werden, was dessen Stabilitdt auch bei stark erhdhten Temperaturen zeigt.
Dies stellt auf Grund der Komplexitat dieser konstruktiven Aufgabe einen gro3en Fortschritt
dar, auf dessen Basis die Module zuverlassig weiter optimiert werden kénnen. Wahrend der
starken Erhéhung der Temperatur wurde allerdings eine Verformung des Moduls beobachtet
(sieheAbbildung 4.22), was darauf hindeutet, dass trotz der verbauten Kiihlung auch am Hull-
rohr des Abscheiders thermische Ausdehnung stattfindet, die konstruktiv berticksichtigt wer-

den muss.
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Abbildung 4.22: Ansicht des ersten Moduls nach Abschluss der 2. Versuchsreihe mit Hervorhebung des verform-
ten Bereichs.

Aus prozesstechnischer Perspektive zeigte sich, dass bei den Versuchen im Container ledig-

lich Abscheidegrade <1% erreicht wurden, welche somit im Vergleich zu den ursprunglichen

Laborversuchen (siehe Kapitel 4.2.2) deutlich geringer ausfielen. Als einzigen plausiblem

Grund hierfir liel3 sich der fehlende Unterdruck auf der Sammlerseite des Abscheidermoduls

ausfindig machen. Daher kann konstatiert werden, dass nicht allein die Druckdifferenz Uber

die FHT®-Rohre, sondern auch der eingestellte Unterdruck auf der Sammlerseite der Rohre

malfdgeblich fir die erzielbaren Abscheideraten ist.

Zusammenfassend lassen sich aus den Versuchen mit dem FHT®-Abscheidermodul folgende

Schlussfolgerungen ziehen:

Durch Konstruktionsanderungen am FHT®-Endflansch konnte die Gasdichtheit aller
sechs installierten FHT®-Module der Abscheideeinheit erreicht werden, wodurch eine
grof3e technische Hirde im Zusammenhang mit der FHT®-Technologie tberwunden
wurde. Die neue Flanschkonstruktion sollte eine zuverlassige Serienfertigung gasdich-
ter FHT®-Module erméglichen.

Entgegen den Annahmen wahrend der Konstruktionsphase bendtigen die FHT®-
Rohre eine kontinuierliche Stromversorgung, um eine H2-Trennung zu erzielen. Mo-
dule, die durch Stromversorgung ,aktiviert” wurden, verlieren sofort ihre Trennwirkung,
wenn sie nicht mehr mit Strom versorgt werden. Daher muss bei zukunftigen Anlagen
sichergestellt werden, dass eine kontinuierliche Stromversorgung fir alle installierten
FHT®-Module verfugbar ist.

Die Bereitstellung von Vakuum auf der H2-Seite der FHT-Module scheint eine ent-
scheidende Voraussetzung fur eine signifikante Trennleistung zu sein. Selbst bei hoher
Druckbeaufschlagung auf der Synthesegasseite (bis zu 9 bar) waren die Trennwirkun-
gen im Inneren des Behalters um ein Vielfaches geringer als in der vorherigen Labo-

rumgebung, flr welche eine Vakuumpumpe eingesetzt wurde.
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Aus sicherheitstechnischen Aspekten, welche erst beim Betrieb des Abscheidecontai-
ners ersichtlich wurden, konnte auf der Sammlerseite im Container angelegt werden.
Um fir kinftige Anwendung einen Vakuumbetrieb zu ermdéglichen, missen entspre-
chende Prozessanpassungen vorgenommen werden (z.B. kontinuierliche Sauerstoff-
Uberwachung stromaufwarts der Vakuumpumpe um Lufteintritte detektieren zu kén-
nen).

¢ Aus den Versuchen konnte geschlossen werden, dass die maximale Wasserstoffab-
scheidung im Abscheidermodul bei Temperaturen um 450°C erreicht wurden. Eine ge-
naue Bestimmung der optimalen Parameter fir einen kombinierten Betrieb mehrer Mo-
dule muss in einem Aufbau bestimmt werden der zum einen die ausreichende elektri-
sche Versorgungsleitung zur Verfliigung stellen kann (siehe oben) und zum anderen
eine exakte Vermessung aller Stréme (insb. in puncto Durchflussrate und Wasserstoff-
konzentration) erlaubt, um eine exakte Prozessbilanzierung zu ermdglichen.

e Aus den oben genannten Grinden sind die im Container ermittelten Abscheideraten
extrem niedrig. Daher werden weitere Bewertungen der FHT®-Technologie in einer
Laborumgebung und unter Verwendung geeigneter Simulationsansatzen empfohlen,
um das Potenzial der Technologie vollstandig auszuschopfen. Aus Kosten- und Zeit-
grunden konnten diese Aktivitaten im Projekt nicht mehr realisiert werden. In Folgepro-
jekten sollten diese jedoch, bevor weitere Skalierungsaktivitaten forciert werden, vo-
rangetrieben werden. Sobald in einer kontrollierten Umgebung (z. B. im Labor mit Fla-
schengasen) zufriedenstellende Abscheidungswirkungsgrade mit definierten Randbe-
dingungen zuverlassig nachgewiesen werden konnen, sollten zukinftige Tests die
Leistungsfahigkeit der Technologie unter reprasentativen Bedingungen (z. B. Synthe-
segas aus einem Vergasungsprozess) unter Verwendung einer geeigneten Anordnung
beleuchten. Eine Mdglichkeit ware hier die Aufristung des bestehenden Containers

gemal den oben aufgefiihrten Vorschlagen.
Die oben genannten Schlussfolgerungen haben Auswirkungen auf Folgeaktivitaten im Projekt,

insb. die Untersuchung und Bewertung der Gesamtanlage, die in Kapitel 4.4 naher beleuchtet

werden.
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4.3 Kombination der Verfahren im Realmaf3stab

4.3.1 Erarbeitung der Schnittstellenanforderungen fiir die Gasiibergabe
Die Schnittstellenanforderungen an die Gaslibergabe wurden technisch abgestimmt und defi-
niert. Die zu erwartende Gasmenge und -Zusammensetzung sowie weitere Ubergabeparame-

ter konnten aus den geleisteten Versuchen wie folgt angepasst werden:

- 65 Nm?® Gasvolumenstrom nach Shift
- Gaszusammensetzung (feucht):
o 3Vol.-% CO
o 25Vol.-% CO-
o 3Vol.-% CH4
o 26 Vol.-% H>
o 40Vol.-% N2
o 3Vol.-% H0
- Ubergabedruck 0 bar.
- Ubergabetemperatur 150 °C

Um das Gas auf eine geeignete Eingangstemperatur nahe Umgebung zu kihlen, wurde eine
am Container auBenliegende Kuhlstrecke erganzt.
Zusatzlich wurden Schnittstellen fur Signalleitungen (Sicherheitsabschaltung, etc.) und eine

Vereinigung der Fackelleitung fur den Versuchsbetrieb abgestimmt.

4.3.2 Integration der Anlage in ein neues Containerkonzept

Die mobile Einheit sollte anders als zunachst vorgesehen als 2-Container-Lésung in je 20 Fuly
Schiffscontainern entworfen werden, da die Anlagen dann auch separat flr andere Einsatz-
zwecke (Alternative Synthesegaserzeugungen, Synthese- oder Brenngasbereitstellung, etc.)
eingesetzt werden kdnnen. Abbildung 4.23 zeigt die auskonstruierte Anlage aus transportab-

lem Vergaser- und Abscheidecontainer.

Abbildung 4.23: Kombinierte Anlagenkonstruktion aus zwei 20 Fu3-Containern mit Vergaser- und Abscheideein-
heit
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4.3.3 Integration der mobilen Anwendung

Die beiden Anlagenteile in getrennten Containern sind aufgrund der NormgroRe durch LKW
ortsflexibel aufstellbar und erlauben es auch einzeln betrieben zu werden. AuRere Anbauteile

sind fir den Transport riickzubauen und gegebenenfalls separat zu transportieren.

Der Vergasercontainer wurde durch ein entsprechendes, neu erganztes Stitzwerk der Einzel-
komponenten und leichte Demontierbarkeit der auf3enliegenden Teile der Anlage modifiziert.

Abbildung 4.24 zeigt beispielhaft einen Teil der Verstrebungen am Eintrag und an den Rohlei-

tungen des Vergasers.

Abbildung 4.24: Abgestutztes Eintrags- und Rohrleitungssystem

4.3.4 Erarbeitung eines Sicherheitskonzeptes

Die in Synthesegas auftretenden Stoffe und auch die beiden Anlagenteile sind fur den Men-
schen nicht ungefahrlich, weshalb ein gemeinsames Sicherheitskonzept entwickelt wurde.
Dieses sieht vor, dass eine automatische Abschaltung bei Fehlfunktionen und Defekten statt-
finden muss. Dazu zahlen neben abnormalen Betriebszustanden auch durch Personen aus-
I6sbare Sicherheitseinrichtungen wie Not-Halt Taster. Es muss jederzeit der Weg zu einem
Sicheren zustand eingeleitet werden kénnen. Der Signalaustausch zwischen den Anlagen wird
Uber potentialfreie Kontakte realisiert und umfasst neben Freigabesignalen auch Anlagenzu-
stdnde. Das Sicherheitskonzept mit Gasuberwachungen, automatischen Abschaltvorgdngen
und entsprechenden Sicherheitskreisen konnte wie geplant festgelegt werden. Ubliche fir den
Betrieb notwendige Unterlagen wie Gefahrdungsbeurteilen, Explosionsschutzkonzepte, Be-

triebsanweisungen, etc. wurden zur Ermdglichung des Versuchsbetriebes erstellt.
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4.3.5 Aufbau der Container

Derin AP 3.2 in zwei einzelne 20 Ful Container aufgeteilte Aufbau wurde wie geplant errichtet,
jedoch aus den in Abschnitt 4.2 erwahnten Grinden nicht zu einem Gesamtaufbau an einem

gemeinsamen Standort vereint. Im Nachfolgenden wird der Aufbau der Einheiten erlautert.
a) Vergaser-Container

Der Vergasercontainer mit integrierter Nachbereitung mittels Filter und Wassergas-Shift wurde
entsprechend und in Q4/23 wie geplant abgeschlossen. Abbildung 4.25Fehler! Verweis-
quelle konnte nicht gefunden werden. bis Abbildung 4.28Fehler! Verweisquelle konnte
nicht gefunden werden.. zeigt den Anlagencontainer, den integrierten Vergaser, die neue
Schleuse flr den mobilen Betrieb und den neu Entwickelten Shift-Reaktor und Dampferzeuger

im Inneren des Containers.

Abbildung 4.25: Containeranlage mit Beliftung, Horn und Fackel
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Abbildung 4.26: Vergaser Abbildung 4.27: Schleuse Abbildung 4.28: Shiftreaktor & Verdampfer

b) FHT®-Container

Wie bereits in Kapitel 4.2 genannt, wurde die auszulegende Abscheidereinheit aus zeitlichen
Aspekten sowie aus Kostengrinden direkt in den dafir vorgesehen Container integriert. De-
tails zur Auslegung und Konstruktion sind in Kapitel 4.2 im Detail aufgefuhrt. Unter Kapitel

4.2.6 sind eine Beschreibung sowie Bilder des finalen FHT® -Containers zu finden.

4.3.6 Sicherheitstechnische Abnahmen und Genehmigungsverfahren

Die Anlage dient Uber die Projektlaufzeit als temporar installierte Versuchsanlage und musste
daher in Absprache mit den zustandigen Behdrden weder eine Bau-, noch aufgrund ihrer ge-
ringen Leistung eine Genehmigung nach BImSchV erhalten. Da keine Abfillanlage installiert
wird, war auch keine Genehmigung und Abnahme nach §18 BetrSichV. notwendig. Das AP
3.6 wurde dementsprechend auf eine regulare Sicherheitsdokumentation (Arbeitsanweisun-
gen, Gefahrdungsbeurteilungen, etc.) nach den Richtlinien der Berufsgenossenschaft redu-
ziert und der personelle Minderaufwand genutzt, um den erhdhten Aufwand in den anderen
Arbeitspaketen zu kompensieren (AHT) bzw. weitere Versuchsphasen und Optimierungs-
schleifen (BtX) fir weitere Verbesserungen der Projektergebnisse zu integrieren (siehe AP
1.5).
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4.4 Feldversuche zur Prozessoptimierung und Wirtschaftlichkeitsanalyse

4.4.1 Parameterstudie zur Identifikation des maximalen Wirkungsgrades

Die Parameterstudien am Realbetrieb in Kombination der beiden Verfahren wurden aufgrund
der in Kapitel 4.3 erlauterten Probleme mit der FHT®-Containeranlage nicht durchgefihrt. An-
statt dessen wurden die Einzelanlagen eigenstandig im Detail experimentell unter relevanten
Bedingungen analysiert und die gewonnenen Daten aufbereitet (siehe Kapitel 4.4.2). Im An-
schluss wurden die Daten dann bilanziell zusammengefuhrt, zm ein technisches Gesamtbild
der Gesamtanlage zu erhalten und diese aus technischen, 6konomischen und 6kologischen
Gesichtspunkten zu betrachten. Die Auswertung der Daten wurde dadurch nicht wesentlich
beeintrachtigt, einzig Schwankungen und Verunreinigungen als Effekt auf die Abscheideleis-

tung konnten so nicht betrachtet werden.
a) Vergasungs- und Shift-Prozess

Neben den gewonnenen Daten aus diesem Projekt (siehe Kapitel 4.1) wurden flr die gesamt-
heitliche Auswertung der Gesamtanlage zusatzliche Vergasungstechnologien (z.B. kommer-
zielle Pellet- und Hackschnitzelvergaser) in die nachfolgenden Auswertungen mit aufgenom-

men. Diese wurden entsprechend mit den erzielbaren Shiftgraden verrechnet.
b) FHT®-Abscheidung

Far die Untersuchung der FHT®-Technologie unter relevanten Bedingungen wurde erneut die
in Kapitel 4.2.2 gezeigt Versuchsanlage eingesetzt, welche ein breiteres Betriebsfenster (insb.

Einsatz von Vakuumpumpe) ermdglicht.

Neben einer Variation der Prozessparameter wie Druck, Temperatur und Vakuumdruck, wurde
in der neuen Versuchsreihe darauf geachtet ein kiinstliches Synthesegas herzustellen, wel-
ches die grundlegenden Eigenschaften des Synthesegas nach der Shift-Stufe und Verdichtung

aufweist. Hierfur wurden Mischungen aus folgenden Flaschengasen: N2, H2, CO2, & CO.

Unter den optimierten Betriebsbedingungen (siehe auch Kapitel 4.2.2) wurden Versuche mit

den in Tabelle 4.3 aufgefihrten Gasgemischen durchgeflhrt.

Tabelle 4.3: Ubersicht iiber Gasgemische welche fiir FHT- Versuchsreihe mit Mischgas eingesetzt wurden. Gas-
zusammensetzung in vol.-%

Gemisch Nr. H2 N2 Cc0o2 co
I 29.9 45.1 25

Il 36.6 63.4 0

Il 36.6 37.4 26

Y 36.6 36 26 1.4

Die hierbei gewonnenen Ergebnisse werden in Kapitel 4.4.2 analysiert, um diese fir die ge-

samtheitliche Prozessbilanzierung verwenden zu kénnen.



c) Gesamtprozess

Aufgrund dieser im Projekt identifizierten technischen Einschrankungen des FHT®-Abschei-
decontainers werden in den nachfolgenden Abschnitten der Auswertung unterschiedliche Pro-
zesse bzw. Prozesskombinationen analysiert, um eine Vergleichbarkeit der erzielten Ergeb-
nisse zu ermdglichen. Dabei werden neben dem AutAllo-Vergasungsverfahren auch kommer-
zielle Pellet- und Hackschnitzelvergaser nach realen Prozessdaten ausgewertet, einer davon
aufgrund der erfolgreichen Erprobung als Oxyfuel-Prozess, wodurch kein Stickstoff im Gas

anfallt, und die Abscheidung erleichtert wird. Tabelle 4.1 listet die Verfahrenskombinationen.

Tabelle 4.4: Betrachtete Prozesskombinationen in der technischen, 6konomischen und dkologischen Auswertung

Nr. | Brennstoff Vergaser Brennstoffleistung Medium Abscheidung

1 Holzpellets AutAllo 125 kKW Luft FHT-Tunnel

2 Holzpellets AutAllo 125 kW Luft Palladiummembran
3 Holzpellets Wirbelschicht 610 kW Luft Palladiummembran
4 Hackschnitzel Gleichstrom 530 kW Luft Palladiummembran
5 Hackschnitzel Gleichstrom 530 kW Sauerstoff PSA

Wie aus der Tabelle ersichtlich, kann die PSA nach Riicksprache mit entsprechenden Herstel-
lern nur beim stickstofffreien Gas aus der Oxyfuel-Vergasung eingesetzt werden, da Stickstoff
und Wasserstoff im Adosorptionspotenzial zu nahe aneinander liegen und eine saubere Tren-
nung beim Verhaltnis der beiden Gase in Synthesegasen aus der Luftvergasung technisch
nicht bzw. nur sehr schlecht umsetzbar ist. Die Palladiummembrantechnologie wurde durch
Simulationen bei einem Anbieter fir diese anhand der Gasdaten aus Messungen und eigenen
Simulationen in ihrer Abscheideeffizienz bewertet. Fur eine hohe Gasreinheit zur Anwendung

in Brennstoffzellenfahrzeugen sind hierbei zwei Membranen in Reihe notwendig.

Das Off-Gas der Abscheidetechnologien wird fur alle Betrachtungen zur Strom- und Warme-
erzeugung in einem BHKW mit einem angenommenen Wirkungsgrad von 35 % flr Strom und
45 % fur Warme eingesetzt. Zusatzlich wird eine Kompression des Mischgases auf 15 bar fur
die Abscheideeinheit mit einem isentropen Wirkungsgrad von 60 % sowie eine Hochdruck-
Kompression des produzierten Wasserstoffes mit 4,5 kWh kg™ in den Eigenstrom der Anlage

einbezogen und von der motorischen Stromerzeugung abgezogen.

4.4.2 Technische Auswertung

a) Vergasungs- und Shift-Prozess

Der Vergasungsprozess des AutAllo-Verfahrens hat mit 65 — 70 % aufgrund des Koks-Aus-
trags einen niedrigeren Kaltgaswirkungsgrad als marktverfligbare Vergasungsprozesse, die
bis zu 80 % erreichen kénnen. Technisch hat der Prozess die im Projekt gesetzten Ziele er-

reicht und eine CO-Konversion auf unter 3 % Rest-CO zur Eignung fur eine Gastrennung
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wurde erreicht. Die Anwendbarkeit der Shift-Reaktortechnologie wurde zusatzlich auch wah-
rend der Projektlaufzeit an kommerziellen Vergasern erprobt und flhrte dort ebenfalls zum
Erfolg. Eine hohe Ausbeute von Uber 40 % Wirkungsgrad von Brennstoff zu Wasserstoff (im
Mischgas) beim AutAllo-Prozess und tber 50 % bei Vergasern ohne Koksaustrag und damit
einhergehender THG-Senke wurde erreicht. Der Dampfeinsatz wurde durch die Vermeidung
einer Gaskuhlung unter den Taupunkt minimiert und eine externe Energiezufuhr ist dank des

internen Warmemanagements zur Nutzung der Exothermie nicht notwendig.
b) FHT®-Abscheidung

In weiteren Versuchen auf Basis der Versuche, welche unter Kapitel 4.2.2. beschrieben sind,
wurden unter optimierten Bedingungen Abscheideeffizienzen bis zu 28% ermittelt [32]. Wei-
terfihrend sollte nun ermittelt werden inwiefern die Abscheideeffizienz beeintrachtigt wird, so-
fern das Synthesegas CO oder CO2 enthalt.

Wie in Abbildung 4.29 zu sehen, konnte fur Gasgemische | und Il (CO2-Gehalt von 25 bzw.
26 vol.-%) verringerte Abscheideleistungen im Vergleich zu Gasgemisch Il (CO2-Gehalt 0 vol.-
%) ermittelt werden. Dies gilt sowohl fir ein Vakuum von 100 mbar als auch fir ein Vakuum
mit 500 mbar. Demnach kann geschlussfolgert werden, dass die Anwesenheit von CO2 im
Synthesegas die erzielten Abscheideeffizienzen verringert. Allerdings fallt die beobachtete Re-

duktion der spezifischen Abscheideleistung relativ gering aus.

Beim Vergleich der Abscheideeffizienzen fur Gasgemisch Ill und IV konnten keine signifikan-
ten Unterschiede festgestellt werden (<1 % relative Anderung der Abscheideeffizienz). Die
Hypothese ist hier, dass die sehr geringen Mengen an CO, welche im geshifteten Synthesegas
enthalten sind (siehe auch Tabelle 4.3) keinen signifikanten Einfluss auf die Prozesse im FHT
®-Modul haben.

10,0 10,0
9,0
8,0
7,0
6,0

]

5,0 s

spez Abscheideleistung [NI/mh]
spez Abscheideleistung [NI/m?h

Versuchszeit Versuchszeit
Gemisch |
Gemisch Il

Gemisch I

Abbildung 4.29: Spezifische Abscheideleistung flir FHT-Module bei Betrieb mit verschiedenen Gasgemischen.
Links: Vakuumdruck 100 mbar auf der H2-Seite, Rechts. Vakuumdruck 500 mbar auf der H2-Seite
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Zusammenfassend konnte demnach gezeigt werden, dass die Abscheideeffizienz der FHT®-
Technologie durch Beimischung von CO2 und CO weitestgehend konstant bleibt, wobei leichte
Verringerungen der Abscheideeffizienz insb. fir CO2 erkennbar waren. Die gemessenen Ab-
weichungen sind hier allerdings relativ gering. Daher kann davon ausgegangen werden, dass
die Leistung der FHT®-Module unter realen Bedingungen (d.h. mit “echtem” Synthesegas)
eine ahnliche, leicht verringerte, Abscheideeffizienz realisiert werden kann, wie fiir eine H2/N2

Mischung mit einer aquivalenten Wasserstoffkonzentration.

Neben Prozessparametern wie Bestromung und den Druckverhaltnissen im FHT®-Modul, hat
sich gezeigt, dass der Durchsatz an Synthesegas durch die Module eine entscheidende Aus-
wirkung auf die Abscheideeffizienz hat. Hier ist zu beobachten, dass mit sinkendem Synthe-
segasdurchsatz (bzw. sinkendem Partialdruck an Wasserstoff im Synthesegas) die Abschei-
deeffizienz der Module steigt, was fir eine Limitierung der Abscheideleistung durch die ver-
fugbare aktive Oberflache der Module spricht. Gleichzeitig sinkt allerdings die effektiv abge-
schiedene Wasserstoffmenge, sofern der Durchsatz stark verringert wird, weshalb hier ein
Optimum fur den Synthesegasdurchsatz definiert werden muss, bei dem die Abscheideleis-
tung noch ausreichend hoch ist (=Minimierung der Wasserstoffverluste) und gleichzeitig die
absolute Menge an abgeschiedenem Wasserstoff hoch ausfallt (=Maximierung der Ausbeute),
um ein aus techno-6konomischer Sicht optimierten Anwendungsfall zu erreichen. Zusatzlich
muss berlcksichtigt werden, dass mit sinkender Syntheseaufgabe pro Modul die Anzahl der
erforderlichen FHT®-Module steigt und gleichzeitig der notwendige Gesamtstrombedarf an-
steigt. Tabelle 4.5 zeigt eine Auflistung der erzielbaren Abscheideeffizienz je nach aufgegebe-

nem Synthesegasvolumenstrom je Modul.

Tabelle 4.5: Variation Abscheideeffizienz und Modulanzahl mit variierendem Synthesegasvolumenstrom je Modul

Synthesegasvolumenstrom pro Mo- | Abscheideeffizienz Notwendige Anzahl Mo- El. Energieverbrauch
dul [Nm?¥/h] [%] dule [-] [kW]

0.3 11.20 200 72

0.4 8.40 150 54

0.8 4.20 75 27

1.2 2.80 50 18

1.6 2.10 38 13.7

2.0 1.68 30 10.8

24 1.40 25 9

Auf Basis davon wurde fir den Gesamtvolumenstrom von 60 Nm?h, welcher im Projekt be-
trachtet wird, wurde fir die techno-6konomische Gesamtauswertung eine Modulanzahl von 50
fur den FHT®-Abscheider definiert (mehr Details siehe folgender Abschnitt c). Hier wird im
Abscheider wie in Tabelle 4.5 dargelegt eine durchschnittliche Abscheideeffizienz von 2.8%
erzielt. Der primare Hintergrund hierflr ist, dass bei dieser Modulanzahl der durch die Gesamt-

anlage erzeugte Strom komplett fir die FHT®-Abscheidung verwendet werden kann. Bei einer
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héheren Modulanzahl misste extern Strom bereitgestellt werden. Folgearbeiten sollten aller-
dings die Mdglichkeit der Optimierung der Modulgeometrie beleuchten, um zu evaluieren, ob
durch eine Anpassung dieser die Abscheideleistung fir gleichbleibende Synthesegasdurch-
satze erhoht werden kann. Dies wirde somit die erzielbare Abscheideeffizienz pro Modul er-
héhen, wodurch bei gleicher Anzahl an FHT®-Modulen und bei gleichem elektrischen Ener-
gieeinsatz die Menge an abgeschiedenem Wasserstoff erhéht werden kénnte. Zudem sollte
evaluiert werden, inwiefern die Module in puncto Kompaktheit weiter optimiert werden kénnen,

um den zur Verfigung stehenden Bauraum besser nutzen zu kénnen.
c) Gesamtprozess

Der Gesamtprozess wurde fir alle in Abschnitt 4.4.1 genannten Pfade betrachtet und ausge-
wertet. Grundsatzlich wurde hierbei fur alle Varianten das folgende Energieflussschema an-

gewendet:

Legende

= Brennstoff = Synthesegas  —» Wasserstoff — Strom Warme — Luft/Sauerstoff —» Wasser/Dampf

Brennstoff Wasserstoff
MD- HD-

Vergaser Shift-Reaktor Kihlung Kompression Gastrennung Kompression

Restwarme

Dampf- I:>
erzeuger
Reststrom
Wasser

Abbildung 4.30: Grundlegendes Prozessschema fiir die Variantenanalyse des Gesamtprozesses

0O,-Generator

(Var. 6)

Der Sauerstoffvergaser wird hierbei nur in Variante 6 betrachtet, die eine Substitution der Ver-
gasungsluft durch Sauerstoff vorsieht, um die Druckwechseladsorption als konventionelles

Gastrennverfahren anwenden zu kbnnen.
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Variante 1 — AutAllo-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungsmittel und Ferro-Hy-

Tunnel zur Wasserstoffabscheidung

Der im Projekt primar betrachtete Gesamtprozess, in Tabelle 4,1 als Nr. 1 gelistet wurde mit
dem durch die FHT-Technologie in Versuchsreihen erreichten Abscheidewirkungsgrad bilan-
ziert. Dabei wurde eine mdgliche Installation auf zwei 20-Fu3-Containermodule beschrankt, in
die ca. 50 Module identisch den Testmodulen des Projektes fur eine moglichst hohe Ausbeute
installiert werden kdnnen. Bei Nutzung des vollen Volumenstroms des AutAllo-Vergasers von
60 Nm?®/h Shiftgas erreicht dieser Aufbau anhand der aus den Versuchsdaten erzeugten Mo-
dellen nur eine Abscheideeffizienz von 2,8 % des im Gas verfigbaren Wasserstoffs. Die ergibt

sich dann wie in nachfolgender Tabelle dargestellt.

Tabelle 4.6: Ergebnisse der Prozessauslegung fir Variante 1 - AutAllo-Prozess mit FHT-Tunnel

Absch.-Effizienz: 0,028 Roh Mit Dampf Shift Trocknung Retentat Wasserstoff
AutAllo & FHT Normdichte [% feucht kg/h [% feucht kg/h [% feucht kg/h |% feucht kg/h [% feucht kg/h | % feucht kg/h
H2 0,0892( 17,1% 0,9 14,3% 0,9 25,3% 1,6] 29,2% 1,6] 33,3% 1,6/ 100,0% 0,05
co 1,2488| 15,3% 11,5 12,8% 11,5 1,7% 1,5 2,0% 1,5 2,3% 1,5 0,0% 0,0
co2 1,9624| 13,3%  15,7| 11,1% 157 22,2% 31,3 256% 31,3 30,0% 31,3 0,0% 0,0
H20 0,8028| 10,0% 48| 250% 14,5 14,0% 8,1 0,5% 02| 0,6% 0,2 0,0% 0,0
CH4 0,7136 3,2% 13| 2,6% 1,3 2,6% 1,3 3,0% 1,3 3,6% 1,3 0,0% 0,0
N2 1,2488| 41,1% 30,8| 34,3% 30,8| 34,3% 30,8| 39,6% 30,8| 46,4% 30,8 0,0% 0,0
Vdot tr. / Nm3/h 54 54 62 62 61 1
Vdot f. / Nm?/h 60 72 72 62 62 1
mdot / kg/h 65 75 75 67 67 0,0
Heizwert trocken / kWh/Nm? 1,52 1,52 1,26 1,26 1,44 3,00
Gasleistung / kW 82 82 78 78 89 2
Temperatur / °C 60 150 300 25 25 25

Nachfolgende Diagramme zeigen die erwartungsgemale Zusammensetzung der Gase, den
Prozessvolumenstrom und die erreichbaren Wirkungsgrade von Brennstoff Gber Holzgas zu

den einzelnen Stoff- / Energiestromen im Gesamtprozess.

60% 100
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B _ 70 = 160 80%
< 40% M ~ ®
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< 30% 50 = c =
a =2 ]
c E k7] c
2 0 2 g 3
=] 3 £
3 20% g 80 a0% £
> 30 E
=
10% 0 2 40 20%
N I L
0% — 0 0 0%
Roh Mit Dampf Shift Trocknung  Retentat Brennstoff Holzgas Wasserstoff Reststrom Restwarme I Produkte

Abbildung 4.31: Ergebnisse der Prozessauslegung fiir Variante 1 - AutAllo-Prozess mit FHT-Tunnel

Wie aus den errechneten Daten ersichtlich wird, ist der gekoppelte Prozess mit dem Ziel der
Wasserstoffproduktion aufgrund der Kleinstmengen abgeschiedenem Wasserstoff (ca. 1 %
der eingesetzten Energie) nicht umsetzbar. Es entsteht nahezu Uberschissige Warme als
nutzbares Produkt. Der errechnete Systemwirkungsgrad liegt bei maximal 28 %, da die FHT-

Einheit selbst den aus dem Off-Gas erzeugten Strom verbraucht.
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Variante 2 — AutAllo-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungsmittel und Palladium-

membran zur Wasserstoffabscheidung

Fir das Gas aus dem AutAllo-Holzvergasungsverfahren mit Kohlenstoffaustrag wurde die er-
reichbare Abscheideeffizienz (Menge an Wasserstoff, die von der Eingangsmenge abgeschie-
den werden kann) unter Einhaltung der DIN EN 17124 durch den Hersteller der Membrantech-
nologie mit ca. 50 % bewertet. Dies liegt am niedrigen Wasserstoffgehalt des Synthesegases
durch den Austrag des Restkohlenstoffes und der Luftvergasung mit Stickstoffeintrag. Nach-

folgende Tabelle zeigt die Ergebnisse der einzelnen Prozessschritte bis zum Wasserstoff:

Tabelle 4.7: Ergebnisse der Prozessauslegung fir Variante 2 - AutAllo-Prozess mit Palladiummembran

Membran: 0,5 Roh Mit Dampf Shift Trocknung Retentat Wasserstoff

AutAllo & Membran |Normdichte |% feucht kg/h |% feucht kg/h [% feucht kg/h [% feucht kg/h |% feucht kg/h [% feucht kg/h
H2 0,0892| 17,1% 0,9| 14,3% 09| 25,3% 1,6 29,2% 1,6 17,1% 0,8( 100,0% 0,8
co 1,2488| 15,3% 11,51 12,8% 11,5 1,7% 1,5 2,0% 1,5 2,3% 1,5 0,0% 0,0
COo2 1,9624| 13,3% 15,7 11,1% 15,7] 22,2% 31,3| 25,6% 31,3| 30,0% 31,3 0,0% 0,0
H20 0,8028| 10,0% 4,8] 25,0% 14,5| 14,0% 8,1 0,5% 0,2 0,6% 0,2 0,0% 0,0
CH4 0,7136 3,2% 1,3 2,6% 1,3 2,6% 1,3 3,0% 1,3 3,6% 1,3 0,0% 0,0
N2 1,2488| 41,1% 30,8 34,3% 30,8| 34,3% 30,8| 39,6% 30,8| 46,4% 30,8 0,0% 0,0
Vdot tr. / Nm3/h 54 54 62 62 53 9
Vdot f. / Nm3/h 60 72 72 62 53 9
mdot / kg/h 65 75 75 67 66 0,8
Heizwert trocken / kWh/Nm? 1,52 1,52 1,26 1,26 0,96 3,00
Gasleistung / kW 82 82 78 78 50 27
Temp / °C 60 150 300 25 25 25

Nachfolgende Diagramme zeigen auch hier wieder die Zusammensetzung der Gase, den Pro-
zessvolumenstrom und die erreichbaren Wirkungsgrade von Brennstoff Uber Holzgas zu den

einzelnen Stoff- / Energiestromen im Gesamtprozess.
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Abbildung 4.32: Ergebnisse der Prozessauslegung fir Variante 2 - AutAllo-Prozess mit Palladiummembran

Es wird auch hier deutlich, dass aufgrund des geringen erreichbaren Wirkungsgrades eine
Wasserstoffproduktion nicht technisch sinnvoll umsetzbar ist, da die Effizienz von Brennstoff
zu Wasserstoff nur knapp tber 20 % erreicht. Durch die Effizienz der Palladiummembran lage
der Kaltgaswirkungsgrad jedoch deutlich Gber dem des Ferro-Hy-Tunnels. Anhand der ca. 5 %
Reststrom wird erkennbar, dass die Anlage aus dem Off-Gas der Abscheidung mehr elektri-
sche Energie erzeugen kann, als sie fur die Wasserstoffherstellung und -Kompression bend-
tigt.
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Variante 3 — Kommerzieller Pellet-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungsmittel

und Palladiummembran zur Wasserstoffabscheidung

Da die Grélenordnung des AutAllo-Prozesses mit nur 125 kW ohne FHT-Tunnel als skalier-
bare Abscheidung nicht mit kommerziell Verfligbaren Membrantechologien sinnvoll vereinbar
ist, wurde ein auf dem Markt verfigbarer Pellet-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungs-
mittel in Betracht gezogen. Dieser bietet Vorteile in der wirtschaftlichen Auswertung (siehe
Abschnitt 4.4.3), aber auch in der Abscheideeffizienz durch einen héheren H.-Gehalt. Dieser
hohere Wert wird erreicht, weil kein Kohlenstoffaustrag stattfindet und der Prozess somit mehr
Brenngas pro Eingangsmenge Brennstoff erzeugt. Nachfolgende Tabelle zeigt auch hier die

Ergebnisse der Auslegung der einzelnen Prozessschritte bis zum Wasserstoff:

Tabelle 4.8: Ergebnisse der Prozessauslegung fir Variante 3 — Pelletvergaser mit Palladiummembran

Membran: 0,58 Roh Mit Dampf Shift Trocknung Retentat Wasserstoff

Pelletverg. & Membran [Normdichte [% feucht kg/h [% feucht kg/h [% feucht kg/h |% feucht kg/h |% feucht kg/h |% feucht kg/h
H2 0,0892| 18,5% 54| 14,0% 0,9 28,7% 11,0 33,7% 11,0 17,7% 4,6/ 100,0% 6,4
co 1,2488| 22,0% 89,2 16,6% 15,0 1,9% 10,2 2,2% 10,2 2,8% 10,2 0,0% 0,0
Co2 1,9624 9,0% 57,3 6,8% 9,6] 21,6% 181,4| 253% 181,3] 31,6% 181,3 0,0% 0,0
H20 0,8028 7,5% 19,5 30,0% 103,3|] 15,3% 52,5 0,5% 1,5 0,6% 1,5 0,0% 0,0
CH4 0,7136 2,0% 4,6 1,5% 0,8 1,5% 4,6 1,8% 4,6 2,2% 4,6 0,0% 0,0
N2 1,2488( 40,5% 164,1] 30,6% 27,6] 30,6% 164,1| 36,0% 164,0| 45,0% 164,0 0,0% 0,0
Vdot tr. / Nm3/h 300 300 363 363 290 71
Vdot f. / Nm3/h 325 429 429 365 292 71
mdot / kg/h 340 157 424 372 366 6,4
Heizwert / kWh/Nm? 1,65 1,65 1,27 1,27 0,86 3,00
Gasleistung / kW 495 495 463 463 249 214
Temp / °C 60 150 300 25 25 25

Da die Palladiummembran aufgrund des héheren Wasserstoffgehaltes im Gas hier eine Ab-
scheideeffizienz von knapp unter 60 % erreicht und der Kaltgaswirkungsgrad des Holzgases
bereits mit knapp 80 % deutlich Uber dem des AutAllo-Prozesses mit Koksaustrag liegt, ist die

Gesamteffizienz zum Produkt Wasserstoff deutlich gesteigert.
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Abbildung 4.33: Ergebnisse der Prozessauslegung fiir Variante 3 — Pelletvergaser mit Palladiummembran

Der erreichbare Kaltgaswirkungsgrad von Brennstoff zu Wasserstoff lage in dieser Variante
bei rund 35 %, was bei Nutzung der restlichen Energie- und Stoffstrome bereits einen tech-
nisch und wirtschaftlich interessanten Bereich darstellen kann. Der Reststrom wird fast voll-
standig fur den Eigenstrombedarf verbraucht. Da die Projektziele einen Wirkungsgrad héher

40 % anstreben, werden weitere Varianten betrachtet.
55



Variante 4 —- Kommerzieller Hackschnitzel-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungs-

mittel und Palladiummembran zur Wasserstoffabscheidung

Da Restholz haufig gunstiger in Form von Hackschnitzeln bezogen werden kann und in den
letzten Jahren mehr Fokus auf der Weiterentwicklung von Vergasungstechnologien fiir diesen
Brennstoff gelegt wurde (siehe Variante 5 — Sauerstoffvergasung), wird die Variante der Hack-
schnitzelnutzung naher betrachtet. Vorliegende Messdaten einer kommerziellen Anlage zei-
gen hier auch einen hoheren CO-Gehalt im Rohgas als bei der Pelletvergasung und somit
einen hoheren erreichbaren Wasserstoffgehalt nach der Wassergas-Shift-Reaktion. Dies wie-
derum resultiert in einer besseren Abscheideeffizienz der Palladiummembran. Nachfolgende

Tabelle zeigt wieder die Daten der Prozessauslegung Uber die einzelnen Schritte.

Tabelle 4.9: Ergebnisse der Prozessauslegung fir Variante 4 — Hackschnitzelvergaser mit Palladiummembran

Membran: 0,6 Roh Mit Dampf Shift Trocknung Retentat Wasserstoff

Hackschn. & Membran |Normdichte % feucht kg/h [% feucht kg/h [% feucht kg/h [% feucht kg/h (% feucht kg/h % feucht kg/h
H2 0,0892| 18,5% 4,6 14,0% 0,9] 30,1% 9,9| 34,8% 99| 17,7% 4,0[ 100,0% 6,0
co 1,2488| 24,1% 84,31 18,2% 16,4 2,1% 9,7 2,4% 9,7 3,1% 9,7 0,0% 0,0
Co2 1,9624 8,3% 45,6 6,3% 8,9 22,4% 162,8| 259% 162,6| 32,9% 162,6 0,0% 0,0
H20 0,8028 7,4% 16,6/ 30,0% 89,2] 13,9% 41,3 0,5% 1,3 0,6% 1,3 0,0% 0,0
CH4 0,7136 1,4% 2,8 1,1% 0,5 1,1% 2,8 1,2% 2,8 1,6% 2,8 0,0% 0,0
N2 1,2488( 39,8% 139,2| 30,1% 27,1 30,1% 139,2| 34,7% 139,1| 44,2% 139,1 0,0% 0,0
Vdot tr. / Nm3/h 259 259 319 319 250 67
Vdot f. / Nm3/h 280 370 370 321 252 67
mdot / kg/h 293 143 366 325 319 6,0
Heizwert trocken / kWh/Nm? 1,66 1,66 1,26 1,26 0,80 3,00
Gasleistung / kW 431 431 401 401 200 201
Temp / °C 60 150 300 25 25 25

Durch die bessere Abscheideeffizienz kann der Kaltgaswirkungsgrad nochmal leicht gegen-

Uber der Pelletvergasung verbessert werden, wie nachfolgende Grafiken zeigen:
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Abbildung 4.34: Ergebnisse der Prozessauslegung fiir Variante 4 - Hackschnitzelvergaser mit Palladiummembran

Die Auslegung bzw. Modellrechnung lasst hier einen Kaltgaswirkungsgrad von ca. 37 % er-
warten, wobei der durch Verbrennung des Off-Gases erzeugbare Reststrom immer noch
knapp zur Deckung des Strombedarfs von Anlage und Kompressoren ausreicht. Auch die
Menge an Wasserstoff, die pro Vergasereinheit erzeugt werden kann, ist mit ca. 140 kg pro
Tag hier bereits in einem Bereich, in dem eine Hoftankstelle zur Versorgung der betriebseige-
nen Flotte realistisch wird (4 — 5 LKWs).
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Variante 5 — Kommerzieller Hackschnitzel-Vergasungsprozess mit Sauerstoff als Ver-

gasungsmittel und Druckwechseladsorption zur Wasserstoffabscheidung

Da derzeit in der Branche erfolgreich erste Versuche laufen, kommerzielle Hackschnitzelver-
gaser mit reinem Sauerstoff zu betreiben und dies die Nutzung herkdmmlicher Druckwech-
seladsorptionseinheiten als Gastrennung ermoglicht, wird abschlieliend die Variante der
Sauerstoffvergasung zur Elimination von Stickstoff im Gas betrachtet. Die Luftzerlegung wird
dabei energetisch und wirtschaftlich mit einbezogen, hierfir werden kleine marktverfligbare
Luftzerlegungsanlagen (ebenfalls mittels PSA) betrachtet.

Tabelle 4.10: Ergebnisse der Prozessauslegung fur Variante 5 — Hackschnitzelvergaser mit Sauerstoff als Verga-
sungsmittel und Druckwechseladsorption

PSA 0,8 Roh Mit Dampf Shift Trocknung Retentat Wasserstoff

HS mit 02 und PSA Normdichte [% feucht kg/h [% feucht kg/h [% feucht kg/h |% feucht kg/h |% feucht kg/h |% feucht kg/h
H2 0,0892| 38,9% 59 25.2% 16| 43,8% 102| 554% 10,2| 19,9% 2,0| 100,0% 8,2
co 1,2488( 32,4% 68,7 21,0% 18,9 2,4% 7,9 3,0% 7,8 5,5% 7,8 0,0% 0,0
co2 1,9624| 185% 61,7| 12,0% 17,0 30,6% 157,4| 387% 157,2| 69,6% 157,2| 0,0% 0,0
H20 0,8028 7,5% 10,2| 40,0% 84,2 21,4% 45,0 0,5% 0,8 0,9% 0,8 0,0% 0,0
CH4 0,7136| 2,8% 3,4 1,8% 09| 1,8% 34| 23% 3,4 41% 3,4 0,0% 0,0
N2 1,2488 0,0% 0,0 0,0% 0,0 0,0% 0,0/ 0,0% 0,0 0,0% 0,0 0,0% 0,0
Vdot tr. / Nm3/h 157 157 206 206 114 92
Vdot f. / Nm3/h 170 262 262 207 115 92
mdot / kg/h 150 123 224 179 171 8,2
Heizwert trocken / kWh/Nm? 2,79 2,79 2,01 2,00 1,21 3,00
Gasleistung / kW 438 438 414 413 138 275
Temp / °C 60 150 300 25 25 25

Durch die sehr hohe erreichbare Effizienz der Gastrennung durch eine herkdmmliche PSA
steigt die Wasserstoffausbeute in den Modelldaten erheblich. Der Strombedarf steigt durch
den Sauerstoffgenerator als zuséatzlichen Verbraucher an, wie in nachfolgender Darstellung

an der negativen Reststrommenge erkennbar ist:
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Abbildung 4.35: Ergebnisse der Prozessauslegung fir Variante 5 — Hackschnitzelvergaser mit Sauerstoff als Ver-
gasungsmittel und Druckwechseladsorption

Flr das Zielprodukt Wasserstoff ergibt sich ein mdglicher Kaltgaswirkungsgrad von Brennstoff
zum komprimierten Wasserstoff von 50 %. Bezieht man den zuséatzlichen Strombedarf als
Netzbezug ein, betragt der Gesamtwirkungsgrad rechnerisch 46 %. Geht man von einer Er-

zeugung des Stromes aus weiterem Holzgas aus, betragt der Gesamtwirkungsgrad 40 %.
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Die derzeit in der Umsetzung befindlichen Option der Sauerstoffvergasung (siehe BMWE-Pro-
jekt WasteWood2Fuel, FKZ 03E15483 A-E) schafft daher potenzielle Abhilfe flr die im Projekt
nicht erreichten Ziele des vollstandigen Prozesses bis zur Abscheidung von reinem Wasser-
stoff, da die Herausforderung des hohen Stickstoff- und dadurch niedrigen Wasserstoffgehal-
tes geldst wird und herkdmmliche Verfahren anwendbar sind. Dieser Ansatz wird daher von
Projektpartner BtX weiterverfolgt.
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4.4.3 Okologische Auswertung

Die Auswertung der THG-Bilanz erfolgt anhand von Standardwerten der Richtlinie (EU)
2018/2001 (Anhang IV C) fur den Einsatz von Restholz [10]. Hierbei wird grundsatzlich unter-
schieden in verschiedene Falle bzw. Herkunfts- und Produktionswege, von denen folgende

aus den Tabellenwerten entnommen und verwendet wurden:

1. Fiir die betrachteten Prozesse mit pelletiertem Industrierestholz:

a) bezieht sich auf Verfahren, in denen ein Erdgaskessel genutzt wird, um der Pelletpresse
Prozesswarme zu liefern. Die Elektrizitat fir die Pelletpresse stammt aus dem Stromnetz
(Fall 1 in der Richtlinie).

b) bezieht sich auf Verfahren, in denen ein mit vorgetrockneten Schnitzeln betriebener Holz-
schnitzelkessel genutzt wird, um Prozesswarme zu liefern. Die Elektrizitat fiur die Pellet-
presse stammt aus dem Stromnetz (Fall 2a in der Richtlinie).

c) bezieht sich auf Verfahren, in denen ein mit vorgetrockneten Holzschnitzeln betriebener
KWK-Kessel genutzt wird, um der Pelletpresse Elektrizitdt und Warme zu liefern (Fall 3a in
der Richtlinie).

2. Fur die betrachteten Prozesse mit Hackschnitzeln als Brennstoff:
a) Holzschnitzel aus forstwirtschaftlichen Reststoffen (< 500 km Radius)

b) Holzschnitzel aus Industriereststoffen (< 500 km Radius)

Nachfolgende Tabelle listet die enthommenen spezifischen Emissionswerte fur die unter-

schiedlichen Varianten:

Tabelle 4.11: Emissionswerte nach EU-Richtlinie 2018/2001 fiir die betrachteten Prozessvarianten

eec/ g MJ1 ep/ g MJ" ew/ g MJ-! eu/ g MJ! E/ g MJ-"
1a) 0,0 17,2 3,3 0,5 21,0
1b) 0,0 7,2 3,3 0,5 11,0
1c) 0,0 0,3 3,4 0,5 4,2
2a) 0,0 1,9 3,6 0,5 6,0
2b) 0,0 0,4 3,6 0,5 4,5

Dabei entsprechen die der Richtlinie enthommenen GréRen je:

eec = Emissionen bei der Gewinnung oder beim Anbau der Rohstoffe

ep, = Emissionen bei der Verarbeitung

ew = Emissionen bei Transport und Vertrieb

€ec = Emissionen bei bei der Nutzung

E = Gesamtesmissionen
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Die in Abschnitt 4.4.2 errechneten Brennstoff- und Energieeinsatze wurden dann mit den Wer-
ten verrechnet, um die Emissionen der Prozessvarianten zu bestimmen. Da von einer Voll-
standigen Nutzung des Tailgases aus der Gastrennung in einem BHKW ausgegangen wird,
wurde die Position e, zu den Emissionen bei Nutzung (in den Standardwerten als Brennstoff
im Kessel) vereinfachend tGbernommen. Bei der Bilanzierung einer real umgesetzten Anlage
wurden zur Zertifizierung die Emissionswerte des BHKW gemessen und in die Bilanz einge-
pflegt werden, um genauere Ergebnisse zu erzielen. Nachfolgende Tabelle listet die Ergeb-
nisse der THG-Bilanzierung fir die einzelnen Prozesse mit den unterschiedlichen Standard-
werten aus Tabelle 4.12. Die Werte werden je einmal dargestellt als absolute Minderung in
Gramm CO- pro MJ Wasserstoff und einmal in Prozent gegeniber dem fossilen Dieselaqui-
valent. Bei Variante 5 wird zuséatzlich eine Stromerzeugung aus weiterem Brennstoff Uber ei-
nen Holzgasmotor einberechnet, Netzstrom mit ca. 100 g MJ-! wiirde die THG-Bilanz hier er-

heblich verschlechtern.

Tabelle 4.12: Emissionswerte der Gesamtprozesse auf Basis der Richtlinie (EU) 2018/2001

Variante: 1 2 3 4 5
Einheit: g MJ" % g MJ! % g MJ"! % g MJ"! % g MJ" %
1a) 42,08 55,2% | 61,22 | 34,9%

1b) -5,31 105,6% | 32,07 | 65,9%

1c) -37,53 139,9% | 12,24 | 87,0%

2a) 16,31 | 82,7% | 16,56 | 82,4%
2b) 12,23 | 87,0% | 12,48 | 86,7%

In gangigen Zertifizierungssystemen wird Wasserstoff nur dann als ,Green Hydrogen* zertifi-
ziert, wenn die Emissionsbilanz eine Minderung von mehr als 70 % gegenuber Diesel vorweist.
Die Berechnung wird hier auf die reine Bilanz pro Energiedquivalent in MJ bezogen, Effizienz-
unterschiede werden vernachlassigt. Es sind daher alle Kombinationen mit mehr als 70 % grun
und alle mit weniger als 70 % Minderung rot markiert. Die in orange markierte Variante 1 kann
nicht sinnvoll ausgewertet werden, weil aufgrund der sehr kleinen Wasserstoffausbeute die
negative THG-Bilanz durch den Kohlenstoffaustrag des AutAllo-Vergasers rechnerisch sehr

hohe Minderungen ergibt.

Tabelle 4.13 fasst alle Varianten, deren Produktionskapazitat an Wasserstoff und die entspre-
chende THG-Bilanz pro Anlage und Jahr zusammen, hierbei wird jeweils die THG-armste Ver-

sion der Brennstoffe eingesetzt (1c fur Holzpellets und 2b fur Hackschnitzel):

Tabelle 4.13: Zusammenfassende Energiestrome, Wasserstoff- und THG-Minderungspotenziale

Brennstoffleistung Reststrom Restwarme H2-Produktion THG-Minderung
1 125 kW 2 kW 32 kW 0.36 to a™ 30 tocozsq a™
2 125 kW 6 kW 15 kW 6,5toa 102 tocozaq @'
3 610 kW 18 kW 45 kW 50 to a™ 805 tocozaq @'
4 530 kW 7 kW 32 kW 48 to a! 752 tocozaq @™
5 530 kW -51 kW 3 kW 65 to a™’ 1032 tocozaq a™
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4.4.4 Okonomische Auswertung

Fur die Wirtschaftlichkeitsanalyse werden realistische Werte des Wasserstoff-Absatzes fur
den Verkehrssektor bzw. eine ungefahre Paritdt zum Dieselaquivalent angesetzt. Da die Kom-
pression auf 350 bar bereits in den Auslegungen einbezogen ist, wird das Modell der Hoftank-
stelle fur die betriebseigene LKW-Flotte als Szenario gewahlt.

Ein marktverfugbarer Wasserstoff-Lastkraftwagen ist mit dem Hyundai Xcient als Referenz
gegeben. Das Fahrzeug wird aus der Praxiserfahrung mit ca. 8 kg Wasserstoff auf 100 km
Reichweite angegeben [33]. Durch seine Nutzlast von rund 25 Tonnen kann der Verbrauch
dem eines ublichen 40 Tonnen Sattelzuges mit rund 28 Litern gegenubergestellt werden [34].
Der zum Zeitpunkt der Auswertungen (2025) aktuelle Dieselpreis von durchschnittlich 1,60 €
brutto, also 1,35 € netto pro Liter, ergibt somit Treibstoffkosten von rund 37,8 €, was beim
Vergleich der Verbrauchswerte einem Wasserstoffpreis von 4,72 € pro kg entsprache [35]. Ein
Euro 6 Dieselfahrzeug mit drei Achsen und Uber 18 Tonnen Gewicht hatte gegeniiber dem
mautbefreiten Brennstoffzellenfahrzeug eine Zusatzliche Belastung von 34,8 € Mautgebiihren
pro 100 km Fahrstrecke, was die Zahlungsbereitschaft auf ca. 9 € anhebt [36].

Fir die Vertankung werden aulRerdem THG-Quotenerldse erhoben, die zusatzliche Erlése ge-
nerieren. Diese sind an die THG-Bilanz des Prozesses gebunden und werden anhand der
Minderungswerte in Tabelle 4.12 als reale THG-Minderung gegenuber Diesel verrechnet. Die
Regelung der THG-Quote ist befindet sich zum Zeitpunkt der Analysen in der Novellierung,
daher muss er Borsenpreis und die Mehrfachanrechnung geschatzt werden. Es wird daher ein
einfacher Preis von 200 € pro Tonne CO Aquivalent und eine Doppelanrechnung fiir biogenen
Wasserstoff angesetzt.

Fir die gleichwertige Bewertung aller Varianten wird eine Finanzierung auf 15 Jahre mit einem
Zins von 5 % angesetzt. Zur Vereinfachung wird eine Zinsbindung auf die Gesamtlaufzeit so-
wie eine konstante Annuitat ohne Anfangs- und Sondertilgungen unterstellt. Es wird keine In-
vestitionsférderung fiir die Anlagentechnologie unterstellt.

Es wird jeweils eine zusammengefasste Kostenaufstellung der geschatzten CAPEX und
OPEX mit angegeben. Fur alle Varianten werden folgende Kosten und Erlése gleichermalen

angesetzt:

Tabelle 4.14: Grundlegende Annahmen fir die Wirtschaftlichkeitsanalysen der Varianten

Variable Wert
Pelletkosten 0,05 € kWh-!
Hackschnitzelkosten 0,04 € kWh"!
Wasserkosten 2,00 € m™
Stromersparnis / Strombezugskosten 0,12 € kWh"!
Warmeerlds 0,03 € kWh-!
Wartungskosten Vergaser 5 % CAPEX
Wartungskosten BHKW 0,02 € KWh"
Wartungskosten Wasserstoffkompressor 2 % CAPEX
Personalkosten AG-Brutto (1 Fachkraft, 50 % Teilzeit) 35.000 € a™
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Variante 1 — AutAllo-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungsmittel

Tunnel zur Wasserstoffabscheidung

Fir Variante 1 wurden folgende Systemkosten ermittelt (gerundet):

Tabelle 4.15: Investitionsschatzung nach Komponenten fur Variante 1

und Ferro-Hy-

CAPEX

Vergasereinheit mit Silo, Férdertechnik, Reinigung und Shift 245.000 €
Kihlung, Kompression und Gastrennung (FHT) 140.000 €
Wasserstoffkompressor (1 Nm3/h 350 bar) 20.000 €
Abfullsstation fur ein Bundel 40.000 €
Eigenstrom-BHKW (20 - 30 kW) 50.000 €
Verrohrung, Armaturen 40.000 €
Engineering, Montage, Inbetriebnahme 120.000 €
Bauliche MalRnahmen 20.000 €

675.000 €

Summe CAPEX

Dadurch ergeben sich im Mittel folgende spezifischen Gestehungskosten pro kg Wasserstoff

bei durchschnittlich 7000 Volllaststunden:

Tabelle 4.16: Resultierende Wasserstoff-Gestehungskosten fir Variante 1

Gestehungskosten
Brennstoff & Wasser 138 € kg
Personal 110 € kg™
Wartung 35€ kg™
Strom- & Warmeerlos -26 € kg
Annuitat 204 € kg
Gesamt 461 € kg™’

Damit liegt der Wasserstoffpreis nicht in einem wirtschaftlich interessanten Bereich. Evil. kann

durch die erwartungsgemafl sehr hohe Reinheit ein anderer Markt als der Treibstoffmarkt

(héchstreine Gase) erschlossen werden. Die Projektkalkulation Gber mehrere Jahre bei einem

Absatzpreis von 9 € plus Quotenerldse (hier wegen der unrealistisch hohen THG-Minderung

in Summe ca. 41 €) mit steigender Volllaststundenzahl und kumuliertem Betriebsergebnis

ergibt sich wie in Abbildung 4.36 dargestellt.
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Abbildung 4.36: Durchschnittliche Einnahmen und Ausgaben sowie Geschéaftsergebnisse der Wirtschaftlichkeits-

analyse von Variante 1

Zusammenfassend kann die Variante aufgrund der geringen Ausbeute als nicht wirtschaftlich

umsetzbar eingestuft werden.
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Variante 2 — AutAllo-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungsmittel und Palladium-

membran zur Wasserstoffabscheidung

Fir Variante 2 wurden folgende Systemkosten ermittelt (gerundet):

Tabelle 4.17: Investitionsschatzung nach Komponenten fir Variante 2

CAPEX

Vergasereinheit mit Silo, Férdertechnik, Reinigung und Shift 245.000 €
Kihlung, Kompression und Gastrennung (Membran) 810.000 €
Wasserstoffkompressor (10 Nm?3/h 350 bar) 100.000 €
Abflllsstation fiir zwei Blindel 50.000 €
Eigenstrom-BHKW (20 kW) 50.000 €
Verrohrung, Armaturen 40.000 €
Engineering, Montage, Inbetriebnahme 150.000 €
Bauliche MaRnahmen 20.000 €
Summe CAPEX 1.465.000 €

Dadurch ergeben sich im Mittel folgende spezifischen Gestehungskosten pro kg Wasserstoff

bei durchschnittlich 7000 Volllaststunden:

Tabelle 4.18: Resultierende Wasserstoff-Gestehungskosten fur Variante 2

Gestehungskosten
Brennstoff & Wasser 7,71 € kg™
Personal 6,18 € kg™
Wartung 1,94 € kg™
Strom- & Warmeerlos -1,43 € kg’
Annuitat 24,50 € kg™’
Gesamt 38,91 € kg™

Damit liegt der Wasserstoffpreis weit Gber der Dieselparitat bzw. der Zahlungsbereitschaft als

Treibstoff. Ggf. kann ein Absatz in den technischen Gasehandel in Betracht gezogen werden,

auf dem in Flaschenblndeln deutlich héhere Preise abgerufen werden. Die Projektkalkulation

Uber mehrere Jahre bei einem Absatzpreis von 9 € plus Quotenerldse mit steigender Volllast-

stundenzahl und kumuliertem Betriebsergebnis ergibt sich wie in Abbildung 4.37 dargestellt.
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Abbildung 4.37: Durchschnittliche Einnahmen und Ausgaben sowie Geschaftsergebnisse der Wirtschaftlichkeits-

analyse von Variante 2

Zusammenfassend kann die Variante aufgrund ihrer hohen CAPEX-Kosten als voraussichtlich

nicht wirtschaftlich eingestuft werden.

63



Variante 3 — Kommerzieller Pellet-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungsmittel

und Palladiummembran zur Wasserstoffabscheidung

Fir Variante 3 wurden folgende Systemkosten ermittelt (gerundet):

Tabelle 4.19: Investitionsschatzung nach Komponenten fir Variante 3

CAPEX

Vergasereinheit mit Silo, Férdertechnik, Reinigung und Shift 585.000 €
Kihlung, Kompression und Gastrennung (Membran) 980.000 €
Wasserstoffkompressor (100 Nm?h 350 bar) 500.000 €
Abfullsstation fir einen Trailer 200.000 €
Eigenstrom-BHKW (100 kW) 100.000 €
Verrohrung, Armaturen 80.000 €
Engineering, Montage, Inbetriebnahme 250.000 €
Bauliche MalRnahmen 100.000 €

2.795.000 €

Summe CAPEX

Dadurch ergeben sich im Mittel folgende spezifischen Gestehungskosten pro kg Wasserstoff

bei durchschnittlich 7000 Volllaststunden:
Tabelle 4.20: Resultierende Wasserstoff-Gestehungskosten fir Variante 3

Gestehungskosten
Brennstoff & Wasser 4,81 € kg’
Personal 0,79 € kg™
Wartung 0,80 € kg
Strom- & Warmeerlos -0,54 € kg
Annuitat 6,04 € kg
Gesamt 11,89€ kg™

Der geschatzte Gestehungspreis bewegt sich damit in einem fir den Treibstoffmarkt potenziell

interessanten Bereich. Geht man wieder von einer Zahlungsbereitschaft von 9 € pro kg Was-
serstoff und einem Zusatzerl6s Uber die THG-Quote aus, ergibt sich eine Zahlungsbereitschaft

von uber 12 €, was ein insgesamt positives Geschaftsergebnis ergibt, wie in den nachfolgen-

den Abbildungen dargestellit.
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Abbildung 4.38: Durchschnittliche Einnahmen und Ausgaben sowie Geschéaftsergebnisse der Wirtschaftlichkeits-

analyse von Variante 3

Variante 3 kann somit als potenziell wirtschaftlich umsetzbar betrachtet werden.
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Variante 4 —- Kommerzieller Hackschnitzel-Vergasungsprozess mit Luft als Vergasungs-

mittel und Palladiummembran zur Wasserstoffabscheidung

Fir Variante 4 wurden folgende Systemkosten ermittelt (gerundet):

Tabelle 4.21: Investitionsschatzung nach Komponenten fir Variante 4

CAPEX

Vergasereinheit mit Silo, Férdertechnik, Reinigung und Shift 590.000 €
Kihlung, Kompression und Gastrennung (Membran) 980.000 €
Wasserstoffkompressor (100 Nm3/h 350 bar) 500.000 €
Abflllsstation fir einen Trailer 200.000 €
Eigenstrom-BHKW (100 kW) 100.000 €
Verrohrung, Armaturen 80.000 €
Engineering, Montage, Inbetriebnahme 250.000 €
Bauliche MaRnahmen 100.000 €

2.800.000 €

Summe CAPEX

Dadurch ergeben sich im Mittel folgende spezifischen Gestehungskosten pro kg Wasserstoff

bei durchschnittlich 7000 Volllaststunden:

Tabelle 4.22: Resultierende Wasserstoff-Gestehungskosten fir Variante 4

Gestehungskosten
Brennstoff & Wasser 3,60 € kg™
Personal 0,84 € kg™
Wartung 0,86 € kg
Strom- & Warmeerlos -0,30 € kg!
Annuitat 6,46 € kg™
Gesamt 11,46€ kg™

Somit ergibt sich auch fur Variante 4 ein wirtschaftlich interessantes Ergebnis. Die errechneten

Gestehungskosten liegen durch den glinstigeren Brennstoff leicht unter denen von Variante 3,

wobei die Annuitat aufgrund der leicht geringeren Produktionsleistung spezifisch héher aus-

fallt.
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Abbildung 4.39: Durchschnittliche Einnahmen und Ausgaben sowie Geschaftsergebnisse der Wirtschaftlichkeits-

analyse von Variante 4

Variante 4 kann somit ebenfalls als potenziell wirtschaftlich umsetzbar betrachtet werden.
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Variante 5 — Kommerzieller Hackschnitzel-Vergasungsprozess mit Sauerstoff als Ver-

gasungsmittel und Druckwechseladsorption zur Wasserstoffabscheidung

Fir Variante 5 wurden folgende Systemkosten ermittelt (gerundet):

Tabelle 4.23: Investitionsschatzung nach Komponenten fir Variante 5

CAPEX
Vergasereinheit mit Silo, Férdertechnik, Sauerstoffgenerator, Reinigung und Shift 930.000 €
Kihlung, Kompression und Gastrennung (PSA) 520.000 €
Wasserstoffkompressor (100 Nm?h 350 bar) 500.000 €
Abfullsstation fir einen Trailer 200.000 €
Eigenstrom-BHKW (100 kW) 100.000 €
Verrohrung, Armaturen 80.000 €
Engineering, Montage, Inbetriebnahme 250.000 €
Bauliche MalRnahmen 100.000 €
Summe CAPEX 2.680.000 €

Auffallig ist, dass trotz der héheren Kosten flir Vergaser und zusatzlichen Sauerstofferzeuger
durch die glinstigere Peripherie aufgrund des geringeren Synthesegasstromes sowie die glins-
tigere PSA die Gesamtkosten fallen. Dadurch ergeben sich im Mittel folgende spezifischen

Gestehungskosten pro kg Wasserstoff bei durchschnittlich 7000 Volllaststunden:

Tabelle 4.24: Resultierende Wasserstoff-Gestehungskosten fir Variante 5

Gestehungskosten
Brennstoff & Wasser 2,62 € kg
Personal 0,61 € kg™
Wartung 0,57 € kg
Stromkosten abzlglich Warmeerlos 0,74 € kg™
Annuitat 4,71 € kg’
Gesamt 9,40€ kg™

Die Prozessvariante 5 kann somit die niedrigsten Gestehungskosten flr Wasserstoff errei-
chen. Unter den gleichen Annahmen fir Basispreis (9 €) und Quotenerlése (hier ca. 3,20 €)

ergibt sich dann folgendes Ergebnis fir Einnahmen, Ausgaben und Geschéaftsergebnis:
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Abbildung 4.40: Durchschnittliche Einnahmen und Ausgaben sowie Geschaftsergebnisse der Wirtschaftlichkeits-
analyse von Variante 5.

Im Falle der technischen Bewahrung der Sauerstoffvergasung ergibt sich durch diesen Pro-
zess somit die wirtschaftlich attraktivste Variante, die einen realen Einsatz als Treibstoff er-

madglichen kénnte.
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4.5 Zusammenfassender Vergleich

Im Nachfolgenden sollen die Ergebnisse aus den techno-6konomischen Auswertungen zu-
sammengefasst werden. Hierfir werden die wichtigsten Zahlen noch einmal zusammenge-

fasst dargestellt.

Tabelle 4.25:Zusammenfassender Vergleich der techno-6konomischen Analysen

Variante 1 2 3 4 5
Brennstoff Pellets Pellets Pellets Hackschnitzel Hackschnitzel
Vergasungsmittel Luft Luft Luft Luft Sauerstoff
Trennverfahren FHT Membran Membran Membran PSA
Brennstoffleistung 125 kW 125 kW 610 kW 530 kW 530 kW
Wasserstoffleistung 1,5 kW 27 kW 212 KW 200 kW 270 kW
Reststrom 2 kW 6 kW 18 kW 7 kW -51 kW
Restwarme 32 kW 15 kW 45 kW 32 kW 3 kw
Kaltgaswirkungsgrad 1,2% 22 % 35 % 37 % 51 %
THG-Bilanz -283,1 g MJ! -37,5 g MJ" 12,24 g MJ! -12,2 g MJ"! -12,5 g MJ"!
THG-Minderung spez. 401 % 140 % 87 % 87 % 87 %
THG-Minderung jahrl. 30 tocozsq @™’ 102 tocossq @' | 805 tocozq @' | 732 t0cozq @’ | 1032 tocozsq a™
H2-Menge jahrl. 0,36 to a™ 6,5toa’ 50 to a™' 48 to a™' 65toa’
Gestehungskosten 461 € kg™’ 38,91 € kg™’ 11,89 € kg™ 11,46 € kg™ 9,40 € kg™

Die Anwendung des FHT-Tunnes zeigt hier durch die geringe Abscheideeffizienz die héchsten
spezifischen Kosten, weshalb die im Projekt angestrebte Anwendung als Treibstoff sich nicht
als zielfuhrend erweist. Es kann jedoch ggf. durch weitere F&E sowie Reinheitsmessungen an
der Technologie z.B. der Markt fir hdchstreinen Wasserstoff eine mogliche Anwendung bieten.
Da die derzeit verfugbaren Membrantechnologien (hier Palladiummembran) nicht auf die An-
wendung des AutAllo-Vergasers mit nur 125 kW Brennstoffleistung skaliert sind, entstehen
auch hier noch fur die angestrebte Anwendung zu hohe Gestehungskosten. Die Kosten von
Variante 2 liegen jedoch bereits in der GréRenordnung von aktuellen Wasserstoffpreisen in
Flaschenbiindeln fir technische Anwendungen. Die Anwendung der im Projekt entwickelten
Shift-Reaktortechnologie auf leistungsfahigere, marktverfigbare Vergasungsanlagen ergibt
hingegen Wasserstoffpreise, die in der Dimension von derzeitigen Preisen fir Elektrolysewas-
serstoff sowie Wasserstoff aus anderen biogenen Reststoffen liegt. Die Anwendung von
Membrantechnologien zur Gastrennung bietet hier eine Option, die im Projekt angestrebte Lo6-
sung der Herausforderung dezentraler Gastrennverfahren in modularer Bauweise zu bewerk-
stelligen. Das Verfahren kann stickstoffhaltige Gase sauber trennen, ist jedoch noch relativ
kostenintensiv. Dies kann durch die in Entwicklung befindliche Sauerstoffvergasung geldst
werden, die die Anwendung einer herkdmmlichen (kleinen) PSA-Einheit ermdglicht. Diese in
Variante 5 untersuchte Prozesskette ergab vielversprechende Ergebnisse und soll daher nach

Projektabschluss weiterverfolgt werden.
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5 Zusammenfassung und Ausblick

Das im vorliegenden Abschlussbericht dokumentierte Vorhaben ,BiDroGen* zielte darauf ab,
eine dezentrale Technologie zur Erzeugung von Wasserstoff aus industriellem Restholz zu
entwickeln und zu erproben. Als Zielmarkt flir den produzierten Wasserstoff war die Anwen-
dung in z.B. betriebseigenen Brennstoffzellenfahrzeugen vorgesehen. Wahrend die Aufberei-
tung des Synthesegases aus der Pelletvergasung mittels einer auf die Anforderungen von
Holzgas neu entwickelten Wassergas-Shift-Technologie erfolgreich erprobt werden konnte,
erzielte die vorgesehene Abscheidung von Wasserstoff aus dem Mischgas mittels Reineisen-
rohren (FHT®) nicht die erforderliche Abscheideeffizienz, um wirtschaftlich Treibstoff zu pro-
duzieren. Die vergleichsweise kleinen Mengen abgeschiedenen Wasserstoffs haben jedoch
das (noch messtechnisch nachzuweisende) Potenzial, eine hdhere Reinheit zu erzielen und
so einen Markt mit héherer Zahlungsbereitschaft zu erreichen. Darlber hinaus kann der er-
zZielte Abscheideeffizienz mit groler Wahrscheinlichkeit durch weitere Optimierungen der Pro-
zessflhrung sowie des Designs erhoht werden. Bevor weitere Skalierungsaktivitaten anvisiert
werden, sollte daher im kleinen Maf3stab eruiert werden, wie im kontinuierlichen Betrieb die
Abscheideraten der FHT-Technologie maximiert werden kdnnen.

Der in Vorauslegungen angestrebte Kaltgaswirkungsgrad von Uber 40 % konnte mit der im
Projekt vorgesehenen Kombination von Technologien nicht erreicht werden, in untersuchten
Alternatividsungen jedoch unter gewissen Kriterien als erreichbar bestatigt werden. Hierfur
wurden in der techno-6konomischen Aus- und Bewertung der Versuchsergebnisse sowie wei-
terer Prozessauslegungen Alternativprozesse mit verfugbaren Technologien aufgestellt ana-
lysiert und deren technische Effizienz, Wirtschaftlichkeit und THG-Bilanz beziffert.

Es konnte dabei ein erreichbarer Wirkungsgrad von rund 35 % fiir die Vergasung von Holzpel-
lets in marktverfugbaren Luftvergasern in Kombination mit der im Projekt entwickelten Shiftre-
aktortechnik sowie einer mittlerweile verfigbaren Palladiummembrantechnologie ermittelt wer-
den. Limitierender Faktor ist v.a. die begrenzte Abscheideeffizeinz der Membran durch den
hohen Stickstoffgehalt im Gas. Es wurden daher weitere Varianten untersucht, die auf den
Einsatz von Hackschnitzeln erweitert wurden, da hier derzeit F&E-Tatigkeiten zum kommerzi-
ellen Einsatz von Sauerstoff als Vergasungsmittel laufen. Durch das Wegfallen von Stickstoff
und die somit deutlich leichtere Gastrennung konnte ein Kaltgaswirkungsgrad von Brennstoff
zu Wasserstoff von bis zu 51 % ermittelt werden. Unter Einbezug des zusatzlichen Stromver-
brauches zur Sauerstoffgewinnung kann der Gesamtwirkungsgrad eines solchen Systems

inkl. Hochdruckkompression ca. 46 % erreichen.

Es liegen demnach mit Projektabschluss technische Losungen fur die im Projekt technisch
nicht I6sbaren Herausforderungen der Wasserstoffherstellung aus pelletiertem Industrierest-

holz sowie auch Restholz aus der Forstwirtschaft vor, die weiterverfolgt werden.
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A.H.T. Cleantec arbeitet weiterhin am langfristigen Ziel grinen, kostenglnstigen Wasserstoff
im industriellen Mafstab zu produzieren. Auf Grund der im Projekt gewonnenen Erkenntnisse
Uber die Effizienz der FHT-Technologie wird der Fokus hierflr zuklnftig allerdings auf die
Sauerstoffvergasung gelegt, der eine Shift-Stufe nachgeschaltet ist. Hierdurch entfallt die Not-
wendigkeit der aufwandigen Abscheidung von Stickstoff aus dem erzeugten Synthesegas. Be-
strebungen in diesem Kontext sind im bereits im Gange, u.a. wurde bereits ein Patent fiir die
kommerzielle H2-Erzeugung Uber diesen Weg angemeldet (DE102024101643). Zusatzlich ar-

beitet die AHT daran ihre Vergasungstechnologie so anzupassen, dass die Einsatzstoffvaria-
bilitat weiter erhéht wird, um zukiinftig auch Reststoffe, wie z.B. Plastikabfalle, in Wasserstoff

umwandeln zu kbnnen.

BtX energy konnte mit den erzielten Projektergebnissen eine modulare Shiftreaktortechnologie
fur die speziellen Anforderungen von Holzgas fur eine Vielzahl von Vergasungstechnologien
und Nutzungspfaden fir das Synthesegas auf dem Markt platzieren. Mit dieser Technologie
verfolgt BtX weiterhin das Ziel, eine Wasserstoffherstellung aus Restholz zu erméglichen, z.B.
mit dem Projektpartner A.H.T. durch den Einsatz der Sauerstoffvergasungstechnologie. Die
Reaktortechnik wird derzeit auch in einem Folgeprojekt zur Methanol- und FT-Kraftstoffsyn-

these weiterentwickelt, wodurch weitere Markte erschlossen werden konnen.
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https://patents.google.com/patent/DE102024101643B3/en?oq=DE102024101643

6 Publikationen und Vortrage im Rahmen des Projektes
Gradel, A.: Der AutAllo Holzvergaser mit integrierter Teeradsorption und seine Potenziale zur

Wasserstofferzeugung, 21. Fachkongress flir Holzenergie, Online, 2022

Gradel, A.: Impulsvortrag - Wasserstoff aus biogenen Reststoffen; Prasenztreffen BMWK
Netzwerk Wasserstoff, Berlin, 2022

Gradel, A.: Wasserstoff aus Biogas; "Produktion von griinem Wasserstoff und Derivaten aus

Biomasse in Brasilien”, Online, 2022

Gradel, A.; Plessing, T.: ,Wasserstoff aus biogenen Reststoffen — Aktuelle Praxisprojekte und
regulatorischer Rahmen®, Energieforschung vernetzt - 1. Symposium der Forschungsnetz-
werke, Berlin, 2023

Gradel, A.; Plessing, T.: ,Wasserstoff aus biogenen Reststoffen — Wasserstoff aus Biomasse
— Status quo®, 31. C.A.R.M.E.N.-Symposium "Energie- und Ressourcenwende: von der Stra-

tegie zu Best Practice”, Wirzburg, 2023

Gradel, A.; Plessing, T.: ,Wasserstoff aus biogenen Reststoffen — Wasserstoff aus Biomasse

— Status quo®, 5. Praxistagung Wasserstoff aus Biomasse und Biogas”, Krefeld, 2023

Gradel, A.; Plessing, T.: ,Wasserstoff aus biogenen Reststoffen — Wasserstoff aus Biomasse

— Status quo®, Bayern Innovativ KWK-Roadshow, Peilienberg, 2023

Gradel, A.; Plessing, T.: ,Wasserstoff aus biogenen Reststoffen — Wasserstoff aus Biomasse

— Status quo®, Statuskonferenz Bioenergie, Leipzig, 2023
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7 Presseberichterstattung

https://h2-news.de/wirtschaft-unternehmen/verbundvorhaben-bidrogen-erhaelt-foerde-
rung-vom-bmwi/
https://biooekonomie.de/foerderung/projektatlas/verbundvorhaben-bidrogen-wirt-
schaftliche-dezentrale-und-mobile-herstellung
https://lwww.hyplus.de/news/details/bidrogen-foerderzusage-fuer-hofer-btx-enerqy-
gmbh
https://www.frankenpost.de/inhalt.hof-start-up-macht-holz-zu-wasserstoff.cc35cd11-
bf24-4476-92d7-5ae3a23ac5bd.htmi
https://hydrogeit.de/blog/2023/08/29/h2-aus-altholz-und-bananenschalen/
https://lwww.energiesystem-forschung.de/news/biomasse-start-wasserstoff-projekte-
bmwk-kreislaufwirtschaft-wertschoepfung
https://www.german-energy-solutions.de/GES/Redaktion/EN/News/2022/20220202-bio-
genic-h2.html
https://lwww.wiesentbote.de/2022/01/22/hofer-projekt-bidrogen-wasserstoff-aus-rest-
holz-wird-gefoerdert/
https://lwww.forschungsnetzwerke-energie.de/news/de/btx-energy-von-holzabfaellen-
zu-gruenem-wasserstoff
https://de.industryarena.com/bluecompetence/blog/bmwi-foerdert-start-up-fuer-bau-
von-containern-fuer-wasserstoff-aus-pellets--18900.html
https://www.frankenpost.de/inhalt.wasserstoff-pionier-gradel-spricht-bei-aiwanger-
vor.b696742e-6841-457f-8067-d2406e0624af.htmi
https://lwww.wiesentbote.de/2023/11/24/gruener-wasserstoff-aus-biomasse-im-ge-
spraech-bei-staatsminister-hubert-aiwanger/
https://www.wiesentbote.de/2024/06/29/meilenstein-fuer-wasserstoff-aus-abfallholz-
btx-energy-aus-bayreuth-beteiligt/
https://lwww.recyclingmagazin.de/2024/06/28/wasserstoff-aus-abfallholz/
https://www.zielnull.de/meilenstein-fuer-wasserstoff-aus-abfallholz/
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