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1 Problem und Zielstellung

Der energiepolitische Diskurs zu Beginn des 21. Jahrhundert ist von einem weltweit rasch
ansteigendem Bedarf an Energie, begrenzten Foérderkapazitaten und Reserven fossiler
Brennstoffe sowie neuen wissenschaftlichen Erkenntnissen zu Ursachen und Folgen des
Klimawandel gepragt.

Die Landwirtschaft wird dadurch vor neue Herausforderungen gestellt. Sie soll durch die
Bereitstellung von festen, flissigen und gasformigen Energietragern einen wesentlichen
Beitrag zur Emissionsminderung leisten und ist gleichzeitig mit sich verandernden Um-
weltbedingungen konfrontiert, die einen erheblichen Einfluss auf Anbauentscheidungen
und Ernteertrag haben. Erwartet werden eine Verschiebung von Klimazonen und generell
eine Zunahme von Extremwetterlagen wie Starkregen, Stirmen und Durreperioden (IPCC
2007). Unter diesen Bedingungen gerat der Energiepflanzenanbau fur grof3ere Bioener-
gieanlagen zunehmend in Konkurrenz zur Nahrungsmittelproduktion. Steigende Preise
von Agrarerzeugnissen gefahrden dabei die Wirtschaftlichkeit von Bioenergieanlagen und
mindern gleichzeitig die gesellschaftliche Akzeptanz von Bioenergietragern. Die positive
Klimabilanz einiger Bioenergietrager wird inzwischen in Frage gestellt (CRUTZEN 2007).

Vor diesem Hintergrund gewinnen Strategien zur dezentralen energetischen Biomasse-
nutzung an Bedeutung, die den Lebensmittelanbau und die Produktion von pflanzlichen
Rohstoffen erganzen, sei es durch die Nutzung von Ernterlckstanden und Reststoffen
oder durch die Verwertung von Uberschiissen. Unter Klimaschutzaspekten sollten sie
durch einen hohen energetischen Wirkungsgrad eine moglichst hohe Emissionsminde-
rung erzielen. Idealerweise werden dabei durch die SchlieBung lokaler Stoffkreislaufe die
Grundlagen fir eine nachhaltige Produktion geschaffen.

Die Erzeugung von Biogas in dezentralen Anlagen bedient diese Anforderungen vorzug-
lich. Durch die Vergarung von pflanzlicher Biomasse, tierischen Exkrementen und organi-
schen Reststoffen wird ein gasférmiger Energietrager geschaffen, der sich bedarfsgerecht
nutzen lasst. Gleichzeitig entsteht mit dem Garrest ein hochwertiger Dinger, mit dem
Nahrstoffkreislaufe geschlossen oder zumindest der Bedarf an Dingemitteln deutlich re-
duziert werden kann. Vor allem bei der Behandlung von Wirtschaftsdlingern erzielt die
Biogaserzeugung eine hohe Minderungswirkung klimarelevanter Emissionen (FNR 2004).

Biogas wird weltweit in Anlagen stark unterschiedlicher GréRe erzeugt und auf verschie-
dene Arten genutzt. In China werden Millionen von Kleinanlagen zur Erzeugung von
Kochgas betrieben (ZHANG 2006). In Deutschland wurden in den 1990er Jahren die ersten
Biogasanlagen vornehmlich zur Minderung von Geruchsemissionen bei Wirtschaftsdun-
gern errichtet (WeEsoLowskl 1997). Die Verabschiedung des Erneuerbare-Energien-
Gesetz (EEG) in 2000 fuhrte, motiviert durch die hohe, garantierte Einspeisevergutung, zu
einem erheblichen Zubau von gréReren Biogasanlagen. Die durchschnittliche installierte
Leistung stieg von 58 kW in 1997 auf annahernd 300 kW in 2006 (IE 2007). Fur groRe
Biogasanlagen (> 250 kW) stehen Gasmotoren mit elektrischen Wirkungsgraden von tber
40 % zur Verfigung, denen mit Hochtemperaturbrennstoffzellen eine effizientere Konkur-
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renz erwachst. Mittlere Biogasanlagen nutzen Uberwiegend Gas- und Zindstrahlmotoren
mit elektrischen Wirkungsgraden von etwa 35 %. Fur Anschlussleistungen ab 50 kW er-
moglicht die OCR-Technologie die Nutzung der Abwarme fur weitere elektrische Wir-
kungsgradsteigerungen (IE 2007). Dies ist vor allem deshalb von Bedeutung, weil nur in
geringem Umfang Warmesenken zur Verfugung stehen und damit selten ein hoher ener-
getischer Gesamtwirkungsgrad erreicht wird (Agroplan 2006, IE 2007).

Als Alternative zur Verstromung wird zunehmend die Direkteinspeisung von aufbereitetem
Biogas als Erdgassubstitut diskutiert, allerdings weisen die erforderlichen Aufbereitungs-
verfahren eine hohe Kostendegression auf, so dass dieser Nutzungspfad nur far grol3e
Biogasanlagen wirtschaftlich darstellbar ist (FNR 2006). Eine Alternative dazu bieten Mik-
rogasnetze, bei denen auf die teure und energieaufwandige Biogasaufbereitung zum Erd-
gassubstitut verzichtet werden kann (WAGNER 2008). Unter Klimaschutzaspekten ist die
dezentrale Energieerzeugung aus Biogas der Erdgassubstitution deutlich Uberlegen (WE-
GENER 2007).

Mittlere und groRere Biogasanlagen sind auf das Vorhandensein groer Tierbestande
oder die Verfutterung eigens angebauter Energiepflanzen angewiesen. Die Erschlie3ung
kleinerer Biomassepotenziale unter Nutzung von Ernteriickstanden, Minderqualitaten und
Landschaftspflegematerialien erfordert andere Anlagenkonzepte, fur die keine effizienten
Biogasmaschinen zur Verfigung stehen (HENKERT 2007). Polymer-Elektrolyt-Membran-
Brennstoffzellen (PEMFC) bieten in diesem Leistungsbereich eine hervorragende Alterna-
tive zu konventionellen Warmekraftmaschinen. Sie erreichen hdohere Wirkungsgrade und
weisen geringere Emissionen an Larm und Schadstoffen auf (DE BRUIUN 2005, PEHNt
2003). Synergieeffekte mit mobilen Anwendungen lassen aulerdem eine Massenproduk-
tion zu geringen Kosten erwarten (DE BRUJIN 2005). Zum heutigen Zeitpunkt dominieren
PEM-Brennstoffzellen den Brennstoffzellenmarkt fir Wasserstoff- und Erdgasanwendun-
gen kleiner Leistungen bis 10 kW (ADAMSON 2006). Hohe Wirkungsgrade, gute Umweltei-
genschaften und geringen Kosten machen sie zu einem potenziell gut geeigneten Ener-
giewandler fir kleine Biogasanlagen oder Biogas-Mikrogasnetze. Mit der Kopplung von
kompakten Biogasanlagen, Mikrogasnetzen und PEM-Brennstoffzellen eréffnet sich ein
Biomassenutzungspfad, der die eingangs skizzierten Anforderungen an nachhaltige Bio-
energiesysteme erflillt und damit einen Baustein flr eine nachhaltig produzierende Gesell-
schaft liefern kdnnte.

Aus ingenieurwissenschaftlicher Sicht lassen sich die Herausforderungen beziglich bio-
gasbetriebener PEM-Brennstoffzellensysteme in zwei Richtungen beschreiben. Einerseits
ergeben sich Anforderungen beziglich der Konditionierung des Biogases um den Spezifi-
kationen der PEM-Brennstoffzellensysteme zu genigen, andererseits erfordert das
Brennstoffzellensystem eine Auslegung und Fuhrung, die den Besonderheiten von Biogas
Rechnung tragt.

Biogas besteht im Wesentlichen aus Methan und Kohlendioxid. Zusatzlich sind Schwefel-
wasserstoff, Ammoniak sowie volatile organische Schwefel- und andere Verbindungen
enthalten. Aufgrund ihrer hohen Reaktivitdt kdnnen diese Spurengase Brennstoffzellen-
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systeme schadigen, indem sie die Katalysatoren in Reformer und Brennstoffzelle degra-
dieren oder Membranen zersetzen. Ein zuverlassigen Betrieb und befriedigende Standzei-
ten konnen nur erreicht werden, wenn das Biogas frei von schadlichen Spurengaskon-
zentrationen ist. Um die damit verbundene Reinigungsaufgabe definieren zu konnen,
mussen Schadgase identifiziert und quantifiziert sowie ihre Wirkung auf das Brennstoffzel-
lensystem bestimmt werden.

PEM-Brennstoffzellenanlagen zur Nutzung methanhaltiger Brenngase bestehen aus ei-
nem Gasprozessor, dem Brennstoffzellenstack, Wechselrichter und Nebenaggregaten.
Der Gasprozessor integriert dabei Dampfreformierung, Wassergas-Shiftreaktion und die
selektive CO-Oxidation. Bisherige Anlagen wurden fur den Brennstoff Erdgas ausgelegt.
Biogas enthalt ebenfalls Methan als Energietrager, unterscheidet sich aber von Erdgas. Es
hat einen geringeren Methangehalt der um mehrere Prozentpunkte fluktuieren kann und
weist eine hohe Kohlendioxidfracht auf. Laborergebnisse fur ein modelliertes Biogas mit
einer konstanten CH4/CO,-Ratio von 1,5 zeigen, dass Reformierung und Brennstoffzellen-
prozess erfolgreich betrieben werden kdonnen (ZHANG 2003, Xu 2004). Diese Ergebnisse
bestatigen die grundsatzliche Biogaseignung von Systemen, wie sie zur Erdgasnutzung
entwickelt wurden und geben erste Hinweise, welche Betriebsparameter fur einen energe-
tisch optimierten Betrieb erforderlich sind.

Damit stellt sich die Frage, ob die fur die energetische Gebaudeversorgung entwickelten
erdgasgespeisten Anlagen einen geeigneten Ansatzpunkt fur die technisch und wirtschaft-
lich erfolgreiche Entwicklung von biogasgespeisten PEM-Brennstoffzellen bieten. Zur Be-
antwortung dieser Frage ist es erforderlich, die eingesetzten Verfahren hinsichtlich der
ganzen Bandbreite der Biogaszusammensetzungen zu untersuchen, kritische Anlagentei-
le und Biogasbestandteile zu identifizieren, angepasste Auslegungsgrundlagen bereitzu-
stellen und energetisch glnstige Betriebsparameter zu ermitteln. In dem hier berichteten
Forschungsprojekt werden folgende wissenschaftliche und technische Arbeitsziele ange-
strebt:

- Identifizierung von Schadgasen im Biogas unter Berucksichtigung von Sub  strat
und Verfahren

- Ermittlung von optimierten Betriebsparametern fur die Dampfreformierung
- Nachweis der Eignung von Biogasreformat als Brenngas fur PEM-Brennstoffzellen

Um diese Ziele zu erreichen, wurden folgende Aufgaben bearbeitet und im Rahmen des
vorliegenden Berichts dokumentiert:

- Ermittlung des Standes der Forschung und Entwicklung zum Spurengasaufkommen
im Biogas, zu technischen Systemen zur gekoppelten Energieerzeugung aus Bio-
gas, zur Nutzung methanhaltiger Gase mit PEM-Brennstoffzellen und zur Reformie-
rung von Biogas.

- Gaschromatische Analyse von Biogasproben aus Labor- und Praxisfermenter unter
Berucksichtigung unterschiedlicher Substrate und Verfahren. Qualifizierung und
Quantifizierung der vorhandenen schwefelhaltigen Spurengase mit einem massen-
spektroskopischen Detektor.
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- Experimentelle Untersuchungen an einem Versuchsreformer mit modelliertem und
nativem Biogas unter Berucksichtigung von Biogaszusammensetzung, Dampf-
Methan-Verhaltnis (S/C-Ratio) und Reformierungstemperatur.

- Statistische Auswertung der Versuchsergebnisse zur Ermittlung energetisch opti-
mierter Betriebsparameter fur die jeweilige Biogaszusammensetzung.

- Experimentelle Kopplung von Biogasreformer und PEM-Brennstoffzelle.

2 Stand der Forschung und Entwicklung
2.1 Erzeugung und Eigenschaften von Biogas
2.1.1 Eigenschaften und Zusammensetzung von Biogas

Die Hauptbestandteile des Biogases sind Methan, Kohlendioxid und Wasserdampf. Dar-
Uber hinaus enthalt Biogas weitere Komponenten, die in Konzentrationen von unter 2 Vol.-
% oder teilweise nur im Spurenbereich (ppm-Bereich) auftreten (Tabelle 1). Die Gasquali-
tat hangt von der Zusammensetzung der eingesetzten Substrate sowie von den Prozess-
gréRen der anaeroben Fermentation ab und ist dadurch Schwankungen unterworfen.

Tabelle 1: Zusammensetzung von Biogas (Andersson 2004, FNR 2004, Strik 2005)

Verbindung Konzentration

Methan (CHy,) 50-75 Vol.-%

Kohlendioxid (CO,) 25-45 Vol.-%

Wasser (H;0) 2-7 % (20-40 °C)
Schwefelwasserstoff (H,S) 20-20000 ppm

Stickstoff (N2) <2 Vol.-%

Sauerstoff (Oy) <2Vol.-%

Wasserstoff (H,) <1 Vol.-%

Fliichtige organische Verbindungen (VOC) 1- bis 3stelliger ppm-Bereich
Stickstoffhaltige Verbindungen 1- bis 3stelliger ppm-Bereich
Flichtige Schwefelverbindungen (VSC) 1- bis 4stelliger ppm-Bereich

Aufgrund des niedrigeren Methangehaltes besitzt Biogas mit 6,5 kWh/m? (65 Vol.-% CHs)
einen geringeren Heizwert als Erdgas. Die Methanzahl betragt 135 und die Zundtempera-
tur variiert zwischen 650 und 750°C (ATV 1997).
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2.1.2 Spurengase im Biogas

Messungen von ANDERSSON et al. (2004) an einer schwedischen Biogasanlage weisen
eine Vielzahl verschiedener organische Verbindungen (VOC) im Biogas nach (Tabelle 2).
Als Substrate in dieser Biogasanlage kamen Schlachthofabfélle (ca. 94 %), Stallmist (ca.
5 %) und Pilzmyzelien (ca. 1 %) zum Einsatz. Neben den Biogashauptbestandteilen Me-
than und Kohlendioxid waren Aceton, 2-Propanol und Ethylacetat in nennenswerten Men-
gen nachweisbar (Tabelle 2). Flichtige Schwefelverbindungen (VSC) wurden mit Hilfe der
Festphasenmikroextraktion aufkonzentriert und neun ausgewahlte Verbindungen per GC-
MS quantifiziert. DarUber hinaus wurde die Wirkung der Zugabe von Eisen(ll)-chlorid in
den Biogasreaktor untersucht (Tabelle 3).

Teilweise Ubersteigen die Konzentrationen fur Methanthiol, Dimethylsulfid und Dimethyldi-
sulfid die Werte von Schwefelwasserstoff. Einerseits wird das auf die proteinreichen
Schlachtabfalle zurtickgefuhrt, die reich an schwefelhaltigen Aminosauren sind. Anderer-
seits wurde festgestellt, dass Dimethylsulfid nicht mit Eisen(ll)-chlorid reagiert. Untersu-
chungen von NIELSEN & JONSSON (2002a) an der gleichen schwedischen Biogasanlage
weisen H,S, COS, CH,S, C,HsS und CS; auch in der Innenraumluft der Anlagenbetriebs-
raume nach. Die hochste Raumluft-Konzentration hatte COS mit 793 ppb.

Tabelle 2: Mit GC-MS-Analyse ermittelte VOCs im Biogas (ANDERSSON 2004)

Verbindung Anteil in ppm
Aceton (C3HgO) 23 -390
2-Propanol (C3HgO) 2-140
Ethylacetat (C4Hs0O5) 2-5
2-Butanon (C4HgO) 2-4

Essigsaurepropylester (CsH1005)
4-Methyl-2-Pentanon (CsH4,0)
Diethylether (C4H100)
Acetylmercaptan (C,Hs0S)

_— A A

Pyridine (CsHsN) 1
Essigsaure (C,H405) 0,1
2-Butanol (C4H100) 0,1

2-Methylfuran (CsHgO) 0,1
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Tabelle 3: Mit GC-MS-Analyse ermittelte VSCs im Biogas (ANDERSSON 2004)

Anteil in ppb Anteil in ppb Anteil in ppb
Verbindung (bei 750 g/m* (bei 500 g/m?® (bei 375 g/m*
FeCIZ) FeC|2) FeCIZ)
Schwefelwasserstoff <3 <3-330 1180 - 32410
(H2S)
Carbonylsulfid (COS) <1 <1-80 160 - 1190
Methanthiol (CH,S) 10 -20 <1-410 50 - 750
Dimethylsulfid (C,HeS) 240 - 1500 140 - 8770 100 - 9160
Schwefelkohlenstoff
- -7 4-2
(CS,) 3-5 3 0
Iso-Propylsulfid (CgH14S) 1-10 5-40 40 - 50
Ethylmethylsulfid <
1 <1-40 7 -1160
(C3HgS)
Diethylsulfid (C4H1,S) <1 <1 <1-580
Dimethyldisulfid
120 - 32 20-102 <1-
(CoHeS5) 0-320 0-1020 3

RaAsI et al. (2007) verglichen die Gasqualitat von Deponie-, Klar- sowie Biogas und ermit-
telten besonders bei den Spurengase starke Schwankungen der Gasqualitat. Der Gehalt
an flichtigen organischen Verbindungen (total volatile organic compounds — TVOCs) war
im Biogas am niedrigsten. Schwefelwasserstoff und andere Schwefelverbindungen wiesen
im Deponie- und Biogas groReren Konzentrationen auf als im Klargas.

An der FAL in Braunschweig (AHRENS 2004) wurden qualitative Messungen zum Spuren-
gasspektrum im Biogas durchgeflhrt. Als Ergebnis der Untersuchungen wurden verschie-
dene Matrizen, in denen nachgewiesene Spurengase in Abhangigkeit vom Substrat aufge-
fuhrt sind, aufgestellt. Die Matrixerstellung erfolgte sowohl fiir Monovergarung als auch flr
Mischsubstratansatze.

2.1.3 Einfluss der Substratzusammensetzung auf die Spurengasbildung

Die Spurengasbildung beim anaeroben Abbau organischen Materials wurde in der Litera-
tur bisher Uberwiegend unter dem Aspekt der Bildung geruchsintensiver Stoffe beleuchtet.
Als mdgliche Ausgangspunkte solcher Geruchsstoffe wurden Schweinemist, Klar-
schlammruckstande und Meeressedimente untersucht. Neben der Identifikation der ver-
antwortlichen Verbindungen standen auch maogliche Abbaumechanismen im Mittelpunkt
der Forschungsarbeiten. Die Spurengase im Biogas bestehen im Wesentlichen aus sau-
erstoffhaltigen Verbindungen (flichtige Fettsauren, Aldehyde, Ketone etc.), stickstoffhalti-
gen Verbindungen (Ammoniak, Amine) und Schwefelverbindungen,

SPOELSTRA (1980) diskutierten Ursprung und Bildungswege der genannten Verbindungen.
So stammen beispielsweise geradkettige flliichtige Fettsauren (VFA) hauptsachlich aus
dem Abbau von Pflanzenfasern und Proteinen. Zu geringen Anteilen ist auch eine Bildung
aus anderen Komponenten moglich. Die verzweigten VFA Isobutan-, Isovalerian- und a-
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Methylbutansaure, sind von den Aminosauren Valin, Isoleucin und Leucin abgeleitet. Zahl-
reiche Alkohole, Ketone und Sauren kénnen durch den Abbau von Aminosauren entste-
hen. Bakterienaktivitat an einfachen Kohlehydraten kann ebenso zur Bildung solcher Pro-
dukte fihren. Weitere Abbauprodukte proteinhaltiger Substrate sind fliichtige Amine. An-
dere Quellen von Aminen wurden im Urin gefunden. Beispielsweise wird Methylamin
durch die Aktivitat der Darmflora aus den in Lebewesen allgemein verbreiteten Cholin ge-
bildet.

Die Bildung und die Umwandlung gasférmiger Schwefelverbindungen kénnen tber ver-
schiedene Reaktionsmechanismen erfolgen, die nacheinander oder auch gleichzeitig ab-
laufen kénnen. Eine Hauptquelle fir die Entstehung gasférmiger organischer Schwefel-
verbindungen ist der anaerobe Abbau schwefelhaltiger Lipide und Aminosauren
(VIESSCHER 1996, SPOELSTRA 1980). In Tabelle 4 sind einige Aminosauren und ihre mogli-
chen Abbauprodukte dargestellt.

Tabelle 4: Ausgewahlte Aminosauren und ihre Produkte beim anaeroben Abbau

Aminosaure Abbauprodukte

Schwefelwasserstoff (H,S), Schwefelkohlenstoff (CS,),

Cystein Diethylsulfid (DES)
Cystin Schwefelwasserstoff (H,S)
Methionin I(\/IDe,\’;Ith;hiol (MeSH), Dimethylsulfid (DMS), Dimethyldisulfid

Quellen: SPOELSTRA 1980, HoBBS 1996

NOVAK et al. (2006) stellten bei der anaeroben Fermentation von Klarschlamm fest, dass
ein Abklingen der Methylmerkaptankonzentration mit einem Anstieg des Dimethyldisulfid-
Gehaltes (DMS) verbunden ist. Eine ahnliche Beobachtung machte FINSTER et al. (1992)
als sie einen in mineralischen Medien vorkommenden Bakterienstamm isolierten und den
anaeroben Abbau von Methylmerkaptan beobachteten. HIGGINS et al. (2005) und
VISSCHER (1996) vermuteten, dass Methylmerkaptan ein Vorbote fur die Bildung von DMS
sein konnte, das aufgrund einer Methylation aus MeSH entsteht. Gemaly HIGGINS et al.
(2005) sind ebenso ein Abbau von MeSH Uber die Produktkette DMDS—DMS—H,S oder
aber direkt zu Schwefelwasserstoff denkbar. Ferner wurde beim Abbau von DMS eine
zwischenzeitliche Bildung von Methylmerkaptan nachgewiesen (FINSTER 1992; KIENE
1988). Eine weitere Bildungsmoglichkeit von gasformigen organischen Schwefelverbin-
dungen besteht in der Methylation von anorganischem Schwefel (Sulfide) mit Hilfe enzy-
matischer Bakterien (DEvAI 1995). Schwefelwasserstoff entsteht wahrscheinlich auch in
erheblichem Male durch die mikrobiologische Reduktion von Sulfaten. Desweiteren wur-
de festgestellt, dass sulfatreduzierende Bakterien Spuren von Schwefelkohlenstoff, Car-
bonylsulfid (COS) sowie Methyl-, Ethyl- und Propylmerkaptanen erzeugen (SPOELSTRA
1980).
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2.1.4 Einfluss des Garverfahrens auf die Spurengasbildung

Die Erzeugung von Biogas durch anaerobe Vergarung erfolgt durch die Anwendung ver-
schiedener Verfahren. Die Einteilung der Verfahren wird nach den Kriterien Anzahl der
Prozessstufen, Prozesstemperatur, Art der Beschickung und Trockensubstanzgehalt vor-
genommen (FNR 2004). Die bisherigen Forschungsarbeiten zur Auswirkung verschiede-
ner Verfahren auf die Gasqualitat konzentrieren sich im Wesentlichen auf die Kenngré3en
Methangehalt, Biogasausbeute und Abbaugrad. Die Spurengasproblematik stand kaum
im Mittelpunkt des Interesses.

Vergleichende Ergebnisse verschiedener Fermentationsverfahren sind beztglich des Tro-
ckensubstanzgehaltes der Substrate in der Literatur zur Trockenfermentation zu finden.
Die Trockenfermentation befindet sich derzeit noch in der Erprobungsphase. Die Verof-
fentlichungen befassen sich daher mit unterschiedlichen Trockenfermentationskonzepten
und deren prozesstechnischer Optimierung. Wichtige Kenngréf3en sind hierbei die Bio-
gasausbeute, der Methangehalt und der Abbaugrad. So beschaftigten sich KUscH et al.
(2006) beispielsweise ausfuhrlich mit einem diskontinuierlich betriebenen Boxenfermenter
mit Perkolation. Probleme traten hierbei insbesondere bei der Durchmischung auf. Ferner
wurden Uber die Hohe der Festkorperschuttung variierende Bedingungen und die Ausbil-
dung von Totzonen festgestellt. KRAFT et al. (2006) untersuchten den Einfluss physikali-
scher Feststoffparameter auf die Trockenfermentation nachwachsender Rohstoffe. Die
Untersuchungen wurden fir ein perkoliertes und ein angeimpftes Haufwerk vorgenom-
men. Bei dem perkoliertem Haufwerk wurde festgestellt, dass eine zunehmende Einbau-
dichte den Gasertrag mindert. Im Gegensatz dazu bestand im angeimpften Haufwerk kein
signifikanter Zusammenhang zwischen Dichtevarianz und Gasertrag. VOLLMER (2006)
verglich die Biogasausbeute einer kontinuierlichen Trockenfermentation im Labormalstab
(Pfropfenstromreaktor) mit einer Nassfermentation (Ruhrkesselfermenter). Die Nassfer-
mentation zeigte fur geringe Raumbelastungen eine hdhere Biogasausbeute. Einen lang-
fristigen Einfluss auf die Biogasproduktion zeigte auch die Impfstrategie.

LINKE et al. (2006) begleiteten die Pilotanlagen in Pirow und Clausnitz wissenschaftlich.
Dabei stellte sich heraus, dass flissiger Garrest aus dem Nachgarer einer konventionellen
Nassvergarungsanlage als Inoculum fir die Trockenfermentation sowohl bei Berieselung
als auch bei Einstau aufgrund des zu hohen Feststoffgehaltes nicht geeignet ist. Die Zu-
gabe von schuttfahigem Garrest zum Substrat beschleunigt die Methanproduktion im Tro-
ckenfermenter. Der anfangs hohe Gehalt an organischen Sauren kann durch ,Kreuzschal-
tung“ von mehreren Fermentern in verschiedenen Prozessphasen ausgeglichen werden.
Der Abbau der organischen Sauren und anderer leicht umsetzbarer Verbindungen kann
aber auch in einem Anaerobfilter mit hoher Leistungsfahigkeit erfolgen.

Schwefelverbindungen waren als Messgrofde in der Form von Schwefelwasserstoff bei
SPRENGER et al. (2006) und GRONAUER (2006) von Interesse. SPRENGER et al. (2006) fuhr-
te Versuche in einem Ruhrkesselfermenter und einem Festbettfermenter mit Perkolation
durch (Tabelle 5). Beide Anlagen liefen im Batch-Betrieb. Neben dem Biogasertrag und
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der Methanausbeute wurden mittlere Methankonzentrationen sowie mittlere Schwefelwas-
serstoff-Gehalte flr verschiedene Substrate untersucht.

Tabelle 5: Mittlere Konzentration von Methan und Schwefelwasserstoff bei der Vergarung ver-
schiedener Substrate in zwei Reaktortypen (SPRENGER 2006)

Gasspezies Maissilage Rubenblatt Weidegras Kleegras
Methan (Rihrkessel) 55 % 47 % 60 % 53 %
Schwefelwasserstoff

(Riihrkessel) 483 ppm > 1000 ppm - o
Methan (Festbettfermenter) 55 % 47 % 57 % 43 %
Schwefelwasserstoff

575 ppm > 1000 ppm

(Festbettfermenter)

Die extrem hohen H,S-Werte bei dem Substrat Rubenblatt wurden auf die Schwefeldun-
gung von 45 kg/ha unmittelbar vor der Vegetationsperiode zurtuckgefuhrt. Die allgemeine
aussage, dass der H,S-Gehalt bei Anwendung der Trockenfermentation niedrig sei, konn-
te von SPRENGER et al. (2006) anhand der vorliegenden Ergebnisse nicht bestatigt wer-
den.

GRONAUER (2006) beleuchtete Moglichkeiten und Grenzen des Batch-Verfahrens ,Bio-
ferm®. Die Anlage besteht aus Fertigbetonteilen, die Uber Dehnfugen miteinander verbun-
den sind. Das Substrat wurde mit Perkolationsflissigkeit bespruht. Im Gegensatz zu
Sprenger ermittelte GRONAUER (2006) bei den Substraten Grassilage, Landschaftspflege-
grun, Rindermist, Maissilage, Huhnermist und Rinderfestmist Schwefelwasserstoffkon-
zentrationen von weniger als 100 ppm. Die Defizite des Verfahrens bestehen in sehr ge-
ringen Gasertragen im Vergleich zur Nassfermentation sowie Literaturwerten zur Trocken-
fermentation. Weiterhin ist eine schlechte Perkolatverteilung und ein geringer Abbaugrad
(9-33 % der oTS) zu verzeichnen.

2.1.5 Methoden zur Messung von Spurengasen im Biogas

Der Nachweis von Spurengasen gestaltet sich aufgrund der hohen Reaktionsfreudigkeit
dieser Komponenten oftmals als recht schwierig. Die Messmethoden stammen Uberwie-
gend aus dem Bereich der Umweltanalytik und wurden mit entsprechender Anpassung
auf die Biogasanalyse Ubertragen.

Zur Probennahme von gasférmigen Proben werden alle Typen von Behaltern, Glasfla-
schen, Kanistern oder Gasprobenbeutel verwendet. Um mogliche Adsorptionen und che-
mische Reaktionen zu minimieren, sollten die Materialien so inert wie mdglich sein. Dazu
werden beispielsweise rostfreie Stahlkanister durch Erhitzen im Vakuum konditioniert.
Wegen der Einfachheit und Inertheit kommen oftmals PTFE-Flaschen oder Probenbeutel
aus Tedlar zur Anwendung (WARDENCKI 1998).
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Die Uberfiihrung der gasférmigen Probe erfolgt entweder direkt oder Uber einen zusatzli-
chen Schritt der Aufkonzentration. Die Aufkonzentration ist oftmals wegen der zu erwar-
tenden sehr geringen Konzentrationen (< ppb-Bereich) notwendig (WARDENCKI 1998). Zur
Aufkonzentration von fllichtigen Schwefelverbindungen sowie fllichtigen organischen Ver-
bindungen kamen im Wesentlichen die Festphasenmikroextraktion (SPME) und die Ther-
modesorption zum Einsatz. NIELSEN et al. (2002a) qualifizierten und quantifizierten neun
verschiedene Schwefelverbindungen in unterschiedlichen Gasmatrizen. ANDERSSON et al.
(2004) nutzte fur die Qualifizierung von verschiedenen im Biogas auftretenden Schwefel-
verbindungen die Festphasenmikroextraktion. Die Quantifizierung erfolgte ohne vorherige
Aufkonzentration durch direkte Injektion der Gasprobe in das Analysesystem. Im Gegen-
satz dazu setzten RasI et al. (2007) zur Aufkonzentration ein mit Tenax GR gefllltes und
bei -18 °C gelagertes Probenréhrchen ein. Die Probenaufgabe wurde mit Hilfe der Ther-
modesorption durchgefluhrt.

Die Analyse der fluchtigen Schwefelverbindungen und der fllichtigen organischen Verbin-
dungen erfolgte am haufigsten mit Hilfe der Gaschromatographie (WARDENCKI 1998, WAR-
DENCKI 1999, NIELSEN 2002A, ANDERSSON 2004, RAsI 2007). RAsI et al. nutzten fir den
Nachweis von Schwefelwasserstoff einen Infrarot-Gasanalysator, der mit einer elektro-
chemischen Zelle ausgestattet war.

Als chromatographische Saulen werden haufig gepackte Saulen, fused-silica Kapillarsau-
len oder PLOT-Saulen (porous-layer open tubular) gewahlt. In der Umweltanalytik kom-
men fur den Nachweis von Schwefelverbindungen flammenphotometrische Detektoren
(FPD) zum Einsatz. FPD sind kostengunstig und zeichnen sich durch Einfachheit, Ro-
bustheit sowie eine hohe Selektivitat aus. Allerdings liefert der Detektor fur Schwefelver-
bindungen keine lineare sondern eine exponentielle Systemantwort. Schwefel-
Chemilumineszenzdetektoren (SCD) bieten hinsichtlich Selektivitdt und Linearitat eine
gute Alternative zum FPD. Ebenso findet seit einiger Zeit der Atomemissionsdetektor
(AED) bei der Anaylse von VSC Anwendung (WARDENCKI 1998). Die Kopplung von
Gaschromatographie mit der Massenspektrometrie ermoglicht die qualitative und quantita-
tive Analyse von Proben verschiedenster Zusammensetzung und kommt fur den Nach-
weis von VOCs und VSCs haufig zum Einsatz (ANDERSSON 2004, NIELSEN 2002A, RASI
2007, WARDENCKI 1998). Darlber hinaus setzten RAsI et al. (2007) zum Nachweis der
VSCs einen Photoionisationsdetektor (PID), der aber hinsichtlich seiner Selektivitat von
WARDENCKI et al (1998) eher als ungeeigneter eingeschatzt wurde.
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2.2 Technische Systeme zur gekoppelten Energieerzeugung aus Biogas
2.2.1 Einfahrung

Die Nutzung von Biogas erfolgt in der Regel mit einem Blockheizkraftwerk. In der Literatur
findet sich auch der synonyme Gebrauch der Begriffe Kraft-Warme-Kopplung (KWK) und
Verstromungsaggregat. Die Ursache fur diese Begriffsunscharfe liegt in den speziellen
Einsatzbedingungen flr Biogasanwendungen. Im Unterschied zum warmegefuhrten Erd-
gasbetrieb ist die Fihrung am Brennstoffangebot orientiert. Sie zielt unter den gegenwar-
tigen Rahmenbedingungen auf eine maximale Stromausbeute aus dem erzeugten Biogas.
In Deutschland werden die meisten Biogasanlagen zur Stromeinspeisung mit den Vergu-
tungssatzen des Erneuerbare-Energien-Gesetzes betrieben. Ausgekoppelte Warme ist in
diesem Zusammenhang als ein Kuppelprodukt anzusehen, durch dessen Nutzung oder
Verkauf sowohl eigenstandige Einnahmen als auch eine erhdhte Stromvergutung durch
den KWK-Bonus erzielt werden. Neben der heute dominierenden on-site Nutzung, wird
auch die Gasaufbereitung zur Einspeisung ins Erdgasnetz, der Aufbau von Biogas-
Nahnetzen und der Betrieb von Kompaktanlagen zur Eigenversorgung verfolgt. Damit
kénnen hohere Gesamtnutzungsgrade und Treibhausgasreduktionen erzielt werden. Ein
Bedarf fur KWK-Anlagen kleiner Leistung entsteht (IE 2007, HENKERT 2007, WAGNER 2008,
EEG 2008).

Flr Biogasanwendungen sind unterschiedliche Biogasmotoren (Zindstrahl- und Gas-
Ottomotor) verfugbar und definieren den Stand der Technik. Die fur die Verstromung von
Biogas geeigneten Motorkonzepte unterscheiden sich hinsichtlich des Wirkungsgrads, der
Lebensdauer und der Investitionskosten erheblich. Allen Konzepten gemeinsam ist die
Umwandlung der mechanischen Energie durch einen Asynchrongenerator. Die Warme-
auskopplung erfolgt durch das Kuhlwasser und die Nutzung der Abgaswarme auf einem
Temperaturniveau von 80-100 C. Mikrogasturbinen und Stirlingmotoren haben ihre grund-
satzliche Biogastauglichkeit in verschiedenen Feldtests bewiesen und bieten Losungen flr
ungewohnliche Einsatzfalle mit hohem Warmebedarf. Brennstoffzellen werden zukunftig in
fast allen Anwendungsgebieten in Konkurrenz zu den Motoren treten. Sie versprechen
gegenuber den konventionellen Warmekraftmaschinen verbesserte Wirkungsgrade
(Abbildung 1) und erheblich geringere Schadstoff- und Larmemissionen (Abbildung 2).
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Abbildung 1. Vergleich der elektrischen Wirkungsgrade unterschiedlicher Energiewandler

(KoscHOowITZ 2004)
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Abbildung 2: Vergleich von Schadstoff-Emissionen unterschiedlicher Energiewandler (EPA
2003, ASUE 2005, ASCHMANN 2006, THOMAS 2006, STRENZIOK 2007)

Verschiedene Arten von Brennstoffzellen sind fur die Nutzung von Kohlenwasserstoffen
verfugbar oder in der Entwicklung. Der Markt flir Erdgasanwendungen kleiner Leistungen
wird dabei von den Polymer-Elektrolyt-Membran-Brennstoffzellen (PEMFC) und den Fest-
oxid-Brennstoffzellen (SOFC) dominiert, wahrend im mittleren Leistungsbereich Phos-
phorsaure-Brennstoffzellen (PAFC) und Schmelzkarbonat-Brennstoffzellen (MCFC) vor-
herrschen. Neben der Auslegung auf Erdgas und Flissigbrennstoffe wird der Einsatz von
Klar- und Biogas untersucht, bzw. angeboten (Tabelle 6).
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Tabelle 6: Wesentliche Eigenschaften biogastauglicher Brennstoffzellentypen (DE BRUIUN 2005,
ADAMSON 2007, ADAMSON 2008)

PEMFC PAFC MCFC SOFC
Elektrolyt Nafion oder H3PO,in LIAIO,, LIKCO;  ZrO; mit Y,03
PBI PTFE-SiC- oder LiNaCOs;
Matrix
Arbeitstemperatur  60-90 °C (Na- 200 C 650 C 500 -1050 °C
fion)
160-200 °C
(PBI)
Mobiles lon H* H* COs* o*
Reformierung extern extern Extern, intern Extern, intern
Brenngas H, H, H,, CO H,, CO
Anwendungen mobil und stationar stationar mobil und statio-
stationar nar
gegenwartige 700 W - 5 kW 50-250 kW 250 kW-4 MW  1- 150 kW
Leistungsbereiche
El. Wirkungsgrad  25-40 % 36-40 % (Erd-  46-52 % (Erd-  25-55
(Erdgas) gas) gas)
Kosten (Ziel) 4000-6000 2000-4000 (1300-1500 (1600-2600
€/kW (1000- €/kW €/kw)" €/kwW)"
1500 €/kW)"
") Zielkosten

Phosphorsaure-Brennstoffzellen und Schmelzkarbonat-Brennstoffzelle haben im prakti-
schen Einsatz hohere elektrische und Gesamt-Wirkungsgrade im Vergleich mit Motoren
gleicher Leistungsklassen nachgewiesen, sind aber unter Kostengesichtspunkten noch
nicht konkurrenzfahig. Die anderen Brennstoffzellentypen drangen ebenfalls auf den
Markt.

Nachfolgend wird der Entwicklungsstand fur die jeweiligen biogasgeeigneten Energie-
wandler beschrieben. Nach einer kurzen Einfuhrung in die zugrundeliegende Technologie
werden die Besonderheiten beim Biogasbetrieb gegenuber den Erdgasanwendungen
dargestellt. AbschlieRend werden Erfahrungen aus dem Betrieb von kommerziellen und
Feldtestanlagen geschildert sowie die Leistungsdaten und Kosten dieser Systeme tabella-
risch zusammengefasst. Wenn keine Biogasanwendungen dokumentiert sind, aber die
Hersteller eine Auslegung auf diesen Brennstoff anstreben, wird auf Daten fir den Erd-
gasbetrieb zurlickgegriffen. PEM-Brennstoffzellen werden an dieser Stelle noch nicht auf-
gefuhrt, sondern im darauf folgenden Abschnitt behandelt.
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2.2.2 Gas-Ottomotoren

Unter Gas-Ottomotoren werden die nach dem Otto-Prozess arbeitende Verbrennungs-
kraftmaschinen verstanden, die entweder speziell fir den Einsatz von gasférmigen Brenn-
stoffen entwickelt worden sind oder umgerustete Flissigbrennstoffmotoren nutzen, die
durch externe Gemischbildung in einem Gasmischer auch gasférmige Brennstoffe nutzen
kénnen. Motoreinstellungen wie Zindzeitpunkt, Verdichtungsverhaltnis und Verbren-
nungsluftiberschuss mussen auf den Brennstoff abgestimmt sein. Die Auslegung der Mo-
toren durch den Hersteller erfolgt fur Volllast. In diesem Bereich erreicht der Motor den
hochsten elektrischen Wirkungsgrad und die Einhaltung der Schadstoff-Emissions-
Grenzwerte wird garantiert. Wird der Gasmotor bei Teillast gefahren, sinkt der Wirkungs-
grad und die Schadstoff-Emissionen steigen.
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Abbildung 3: Laminare Brenngeschwindigkeit verschiedener Gase (PRESCHER 2008)

Der Betrieb von Gasmotoren, die mit Biogasen betrieben werden sollen, unterscheidet
sich erheblich von Erdgasmotoren. Bei Biogas-Motoren ist ein geregelter Betrieb mit sto-
chiometrischem Luftverhaltnis und 3-Wege-Katalysator wegen storender Inhaltstoffe des
Biogases, die schnell zur Katalysatorvergiftung und damit zu abnehmender Konversions-
fahigkeit fuhren, nicht zielfuhrend. Aus diesem Grunde werden die Motoren haufig mit
Luftverhaltnissen im Bereich von 1,3 — 1,4 betrieben und eine Stickoxidkonversion mit Hil-
fe selektiver katalytischer Reduktion vorgenommen (SCR-Katalysator). Ein Magerbetrieb
des Gasmotors ohne Abgasnachbehandlung ist bei Betrieb mit Biogas wegen der geringe-
ren Brenngeschwindigkeit und deren Auswirkung auf die Verbrennung nicht realisierbar
(Abbildung 3).
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Die geringe Verbrennungsgeschwindigkeit von Biogas hat auch Auswirkungen auf den
Wirkungsgrad der Motoren. So sinkt dieser von 40 % bei 25 % CO,- Gehalt auf 36,5 % bei
einem 50 % Anteil des CO, (PRESCHER 1998).

Am Markt werden Gas-Ottomotoren fur Blockheizkraftwerke mit einer elektrischen Nenn-
leistung von 1 - 5000 kW angeboten. Biogasmotoren sind ab einer Nennleistung von
14 kW verfugbar. Mit der Nennleistung steigt der elektrische Wirkungsgrad von unter 25 %
auf Uber 32 % bei 50 kW (Abbildung 4).
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Abbildung 4: Herstellerangaben zum elektrischen Wirkungsgrad von Gasmotoren kleiner Leis-
tung (ASUE 2005)

Die Herstellerangaben zum Gesamtwirkungsgrad liegen bei durchschnittlich 88 %
(Abbildung 5). Messungen an Praxisanlagen zeigen, dass die Herstellerangaben zu
elektrischem und Gesamtwirkungsgrad haufig nicht erreicht werden und bescheinigen

auch Schwierigkeiten beim Einhalten der Emissionsgrenzwerte (FNR 2005, ASCHMANN
2006).

Die Lebensdauer von Biogasmotoren betragt etwa 40.000 Stunden. Je nach Auslegung,
Belastung und GrolRe der Biogas-Motoren ist eine Generaltiberholung nach etwa 30.000
bis 60.000 Betriebsstunden erforderlich. Nach einer GeneralUberholung ist eine weitere
Laufzeit in gleicher Hohe zu erwarten. Die Kosten einer Generallberholung betragen etwa
ein Viertel der Anschaffungskosten. Die spezifischen Investitionskosten eines Biogasmo-
tor-BHKWSs betragen bei der elektrischen Nennleistung von 5 kW ca. 2700 €/kW. Bei der

Nennleistung von 10 kW sind die spezifischen Kosten mit ca. 2200 €/kW geringer (ASUE
2005).
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Abbildung 5: Herstellerangaben zum Gesamtwirkungsgrad von Gasmotoren kleiner Leistung
(ASUE 2005)

FUr Gasmotoren kleiner Leistung sind keine Daten aus dem praktischen Betrieb mit Bio-
gas verfugbar. Die von ASUE 2005 aufgefiihrten Module mit einer Leistung < 70 kW sind
bis auf das Mephisto G26 der Firma Kraftwerk Kraft-Warme-Kopplung GmbH nicht mehr
bei den genannten Anbietern verfigbar. Gasmotor-BHKWSs im Leistungsbereich 1-10 kW
sind aber fur Erdgas verflgbar (Tabelle 7).

Tabelle 7: Technische Daten verschiedener Gas-Ottomotoren (OCHI 2004, MEPHISTO 2003, BARD
2004)
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2.2.3 Dieselmotoren

Im Gegensatz zum Otto-Prozess wird bei Diesimotoren kein zindfahiges Luft-Kraftstoff-
Gemisch zugeflihrt, sondern ausschlie3lich Luft. Diese Luft wird zunachst im Zylinder
hoch verdichtet und dabei auf etwa 700 bis 900 C erwarmt. Dann wird der Kraftstoff ein-
gespritzt. Die hohe Temperatur ist ausreichend, um den Kraftstoff zu verdampfen und das
Gemisch zu zinden. Dieselmotoren fir Biogas werden meistens als Zundstahimotoren
ausgefihrt. FUr den Gasbetrieb werden modifizierte Dieselmotoren eingesetzt und statt
Luft ein Brenngas-Luft-Gemisch eingespritzt. Die Leistungsregelung erfolgt tUber die Zu-
sammensetzung dieses Gemisches. Da Biogas eine hohere Klopffestigkeit als Erdgas
aufweist, ist eine sehr hohe Verdichtung méglich. Fur die Zindung des Gemisches ist die
Einspritzung eines Zindols erforderlich, das einen Anteil von 4 - 12 % an der zugefuhrten
Brennstoffenergie hat. Seit dem Jahre 2007 sind fur Biogasanlagen, die nach dem EEG
vergutet werden, keine fossilen Zinddle mehr gestattet, sondern es kommen ausschlief3-
lich Pflanzendle und Biodiesel zum Einsatz.

Im elektrischen Leistungsbereich von 30 - 350 kW konkurrieren Gas-Otto-Motoren und
Zundstrahl-Dieselmotoren miteinander. Aufgrund der geringeren Kosten und héheren Wir-
kungsgrade (Abbildung 6) werden Uberwiegend Zindstrahimotoren eingesetzt. Deren
Wirkungsgrade liegen im Bereich von 40 - 350 kW, bei 32 - 44 %. Die spezifischen Inves-
titionskosten werden von Mittleitner 2001 noch mit 400 - 1000 €/kW angegeben, liegen
aber heute wesentlich hoher, da aufwandigere wirkungsgrad- und emissionsoptimierte
Motorkonzepte die Herstellungskosten treiben und die Marktsituation hohe Preise ermog-
licht.

elekirischer Wirkungsgrac [%]

29,0 - ¢ Ziindstrahlmotoren
27,0 & i ® Gas-Otto-Motoren
25,0 T T T

1] 200 400 600

installierte, elektrische Lelstung [KW]

Abbildung 6: Herstellerangaben zum elektrischen Wirkungsgrad verschiedener Biogas-BHKWs
(FNR 2004)

Die Lebensdauer von Zundstrahimotoren betragt etwa 40.000 Betriebsstunden. Der Bio-
gasbetrieb kann durch enthaltenen Schwefelwasserstoff und Ammoniak vorzeitige Motor-
schaden hervorrufen. Zindstrahlmotoren weisen ein schlechtes Emissionsverhalten auf,
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das mit der Zulassung hoéherer Grenzwerte toleriert wird (MITTLEITNER 2001, SCHNELL
2003, ASUE 2005, FNR 2005, SCHNELL 2008).

Tabelle 8: Technische Daten verschiedener Biogas-Dieselmotoren (Sokratherm 2008, SCHNELL
2008)
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Biogasgeeignete Dieselmotoren sind ab einer elektrischen Leistung von 40 kW verflgbar
(Tabelle 8). MAN bietet mit der E Baureihe auch fremdgeziindete Diesel-Gasmotoren ab
50 kW elektrischer Leistung an, die von verschiedenen Anbietern fir Biogas-BHKWs ge-
nutzt werden (MAN 2007, Sokratherm 2008, SCHNELL 2008).

2.2.4 Stirlingmotoren

Der Stirlingmotor ist eine Warmekraftmaschine mit externer Verbrennung. Eine konstante
Gasmenge wird zyklisch komprimiert und expandiert. Das grundlegende Prinzip des Stir-
lingmotors basiert auf dem Effekt, dass ein Gas bei Temperaturanderung eine entspre-
chende Volumenanderungsarbeit verrichtet. Grundlegende Systemelemente sind der er-
hitzte Arbeitszylinder, der gekuhlte Kompressionszylinder und ein Regenerator, der zur
Energiezwischenspeicherung dient. Je vollstandiger der wechselnde Warmeubergang im
Regenerator erfolgt, umso groRer sind die mittlere Temperaturdifferenz zwischen Arbeits-
und Kompressionszylinder und damit der Wirkungsgrad des Stirlingmotors. Die Regelung
des Stirlingmotors erfolgt durch die Anpassung der Temperatur im Erhitzer-
Warmetauscher. Die eigentliche Warmequelle liegt bei diesem Heildggasmotor in einer au-
Rerhalb des Zylinders angeordneten Brennkammer (Abbildung 7).
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Abbildung 7: Blockheizkraftwerk mit Stirling-Motor (BIEDERMANN 2004a)

Zurzeit sind Blockheizkraftwerke mit Stirlingmotoren im elektrischen Leistungsbereich von
etwa 1 - 35 kW verfugbar. Die Stirlingmotoren erreichen elektrische Wirkungsgrad von 7 -
24.5 % und Gesamtwirkungsgrade von 86 - 100 % (Tabelle 9). Das BHKW Solo-V161
und das Whispergen AC Mk 5 sind am Markt erhaltlich und die anderen aufgelisteten Stir-
ling-Motoren sind in der Erprobung. Die meisten Stirlingmotoren sind fir den Betrieb mit
Erdgas oder Flissiggas ausgelegt. Das Beispiel des danischen SD5 BHKW zeigt aber
eindrucksvoll, dass auch problematische Brennstoffe erfolgreich genutzt werden kénnen.
Im Betrieb mit biogenen Festbrennstoffen werden die heilen Rauchgase fir den Antrieb
des Stirlingmotors genutzt. Der elektrische Wirkungsgrad des Stirlingmotors liegt dabei
uber 20 %, wahrend die Brennraumwarme rein thermisch genutzt wird (BIEDERMANN
2004b).

Tabelle 9: Technische Daten verschiedener Stirlingmotor-BHKWs
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Im Rahmen eines Forschungsprojektes im BWPLUS-Programm des Umweltministeriums
Baden-Wiurttemberg wird der Einsatz von Stirlingmotoren und Mikrogasturbinen in ver-
schiedenen Biogas- und Klaranlagen untersucht (THomMAsS 2008). Dabei kamen Stirlingmo-
toren vom Typ Solo V161 zum Einsatz. Der elektrische Wirkungsgrad konnte wahrend der
Projektlaufzeit von Anfangs 10 - 13 % auf durchschnittlich 17 % gesteigert werden. In der
Spitze wurden uber 20 % erzielt. Der Gesamtwirkungsgrad lag wahrend der gesamten
Messperiode uber 80 %. Auch ohne Abgasnachbehandlung lagen die gemessenen
Schadstoffemissionen um eine Gré3enordnung unter denen von Biogasmotoren.

Biogas-Stirlingmotoren erreichen Wirkungsgrad von ca. 20 % Sie zeichnen sich durch ge-
ringe Kosten und lange Wartungsintervalle (5000-8000 h) aus. Die Gerauschemissionen
sind geringer als bei Gas-Ottomotoren.

2.2.5 Mikrogasturbinen

Unter der dem Begriff Mikrogasturbinen werden Gasturbinen mit elektrischen Leistungen
bis 100 kW verstanden. Alle auf dem Markt befindlichen Mikrogasturbinenanlagen sind als
schnelllaufende Radialverdichter ausgefuhrt. Diese Bauart ist kompakt und erlaubt gute
Ergebnisse bei niedrigem Druckverhaltnis und niedrigem Durchsatz. Verdichter und Turbi-
ne sind auf einer Welle angeordnet. Mikrogasturbinenanlagen arbeiten mit einem Druck
von ca. 5 bar. Der Warmeubertrager ist zwischen dem Turbinenabgas und der verdichte-
ten Luft vor der Brennkammer angeordnet (Abbildung 8). Mit dieser Gestaltung werden
Baugrolie, Materialbelastung, Fertigungsaufwand, Kosten und Wartungsbedarf der Anla-
gen reduziert.

Mikrogasturbinen werden von den amerikanischen Herstellern Bowman power, Capstone,
Elliot microturbines, Irpower und dem schwedischen Unternehmen Turbec AB hergestellt.
Sie sind fir elektrischen Leistungsbereich von 30 - 100 kW verfugbar (NEg 2006). Die Fir-
ma Greenvironment GmbH hat europaweit mehrere Capstone-Mikrogasturbinen unter-
schiedlicher Leistung im Biogaseinsatz (GREENVIRONMENT 2008, THOMAS 2008).
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Abbildung 8: Schematische Darstellung einer Mikrogasturbine (STRENZIOK 2007)

Mikrogasturbinen erreichen im Biogasbetrieb elektrische Wirkungsgrade von etwa 27 %.
Sie eignen sich gut fur die Kraft-Warme-Kopplung. Im Vergleich zu Biogasmotoren lasst
sich die Warme weniger aufwandig und auf einem hoheren Temperaturniveau auskop-
peln. Da die Schadgasemissionen wesentlich geringer sind, ist eine Abgasnutzung fur
Trocknungszwecke besser moglich. Weitere Vorteile von Mikrogasturbinen liegen in der
langen Lebensdauer von 80.000 h, den grofden Wartungsintervallen (8.000 h) und den
geringen Schallemissionen (65 dB). Die spezifischen Investitionskosten fur eine 30 kW
Mikrogasturbine liegen bei etwa 1600,- €/ kW (WAERDT 2002, NEe 2006, STRENzIOK 2007,
THOMAS 2008).

Tabelle 10: Technische Daten verschiedener Biogas-Mikroturbinen (WAERDT 2002,
GREENVIRONMENT 2008, THOMAS 2008)
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Mikrogasturbinen sind im Leistungsbereich von 30 - 100 kW flr Biogasanwendungen ver-
flgbar. Sie erreichen elektrische Wirkungsgrade bis 30 % und zeichnen sich durch lange
Lebensdauer, geringe Wartungskosten und hochwertige Warmeauskopplung aus
(Tabelle 10).

2.2.6 Phosphorsaure Brennstoffzellen (PAFC)

PAFC-Anlagen integrieren die Brenngasaufbereitung, Brennstoffzelle, Warmeauskopplung
und die Stromkonfektionierung. Methanhaltiges Brenngas (Erdgas, Biogas) wird von
Schwefel- und anderen schadigenden Begleitgasen gereinigt und durch externe Dampfre-
formierung mit anschliefdiender CO-Konvertierung aufbereitet. Das wasserstoffreiche Pro-
zessgas wird der Brennstoffzelle anodenseitig zugeflhrt. Die Brennstoffzellenreaktion er-
folgt bei etwa 200 °C mit den durch die Phosphorséure-Matrix wandernden H*-lonen auf
der Kathodenseite (Abbildung 9).
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Abbildung 9: Aufbau einer Phosphorsaure-Brennstoffzellenanlage (HEIMING 2001)

PAFC-Anlagen sind die einzigen kommerziell verfiigbaren Zelltypen, die im Praxiseinsatz
Betriebsstunden von 60.000 und mehr erreich haben. Herstellern sind der amerikanische
Hersteller UTC und die japanische Firma Fuiji Electric. Die Weiterentwicklung der PAFC-
Anlagen konzentriert sich auf die Minderung der Degradation (Erhdhung der Lebensdau-
er), die Kostensenkung und die Entwicklung von Systemen kleinerer und héherer Leistun-
gen fur weitere Anwendungsbereiche. (DE BRUJIN 2005, OkA 2006, ADAMSON 2007)

Die Firma UTC ist mit mehr als 250 weltweiten Installationen verschiedener Generationen
seiner Anlagen mit etwa 200 kW elektrischer Leistung der erfolgreichste Hersteller statio-
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narer Brennstoffzellenanlagen. Anlagenleistungen von 5 kW und 400 kW sind geplant. Die
aktuelle Baureihe Pure Cell 200 hat einen elektrischen Wirkungsgrad von 38 % bei 90 %
Gesamtwirkungsgrad nachgewiesen. Die Lebensdauer liegt bei mehr als 60.000 Betriebs-
stunden. Die Preis der schliisselfertigen Anlage betragt 640.000 $, entsprechend ca.
2.000 €/kW spezifischen Investitionskosten. Die Anlagen sind fur Erdgas, Deponiegas,
Klargas und Biogas verfligbar. In Deutschland war eine UTC-Anlage in den Jahren 2001-
2005 an der Klaranlage Koéln-Rodenkirchen in Betrieb (SPIEGEL 2000, DE BRUJIN 2005,
SAURE 2005, PEPPLEY 2006, ADAMSON 2007).

Die 100 kW PAFC-Anlagen von Fuiji Electric sind an 17 Standorten in Japan in Einsatz.
Als Brenngas kommen Stadtgas und Klargas (Abbildung 10) zum Einsatz. Die Wirkungs-
grade der aktuellen Baureihe liegen bei 40 % elektrisch und 87 % gesamt. Die Lebens-
dauer betragt 60.000 h (KuBoTA 2003, HORIUCHI 2006, OKA 2006).
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Abbildung 10: PAFC-Installation auf der japanischen Yamagata Klaranlage (KUBOTA 2003)

PAFC-Anlagen sind fur Biogasanwendungen verfugbar und zeichnen sich durch elektri-
schen Wirkungsgrad von annahernd 40 % im Leistungsbereich 100 — 200 kW aus
(Tabelle 11). Die Anpassung der Systeme an diesen Brennstoff erfolgt Uber eine im Ver-
gleich zu Erdgas aufwandigere Gasreinigung und veranderte Reformerbetriebsparameter.
Biogasgespeiste PAFC-Anlagen weisen bei gleicher Leistung 1-2 Prozentpunkte geringe-
re Wirkungsgrade als erdgasbefeuerte Systeme auf, und werden auf eine geringere Nenn-
leistung bei gleichem Wirkungsgrad (UTC) oder einen geringeren Wirkungsgrad bei glei-
cher Nennleistung (Fuji) ausgelegt (AscoLl 1989, CHAWLA 1992, KuBOTA 2003, EPA 2004,
SAURE 2005, OkA 2006).
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Tabelle 11: Technische Daten verschiedener PAFC-Anlagen ( DE BRUJIN 2005, ADAMSON 2007,
HORIUCHI 2006, OKA 2006)
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2.2.7 Schmelzkarbonat-Brennstoffzellen (MCFC)

Schmelzkarbonat-Brennstoffzellen basieren auf geschmolzenen, in eine Keramikmatrix
eingebundene Alkalikarbonate als ionenleitendem Elektrolyt. Als Brenngas kommt auf der
Anodenseite ein Gemisch aus Wasserstoff und Kohlenmonoxid zum Einsatz, das Uber
eine interne oder externe Dampfreformierung aus kohlenstoffhaltigen Gasen hergestellt
wird. Das Anodenabgas wird bei den bisher realisierten Anlagen der Kathodenseite zuge-
fiihrt, wo Kohlendioxid mit dem Sauerstoff der Luft zur COs> reagiert und damit zur Rege-
neration der Karbonatschmelze zur Verfligung steht (Abbildung 11).
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Abbildung 11: MCFC-Brennstoffzellenanlage mit rezirkulierendem Anodenabgas (Quelle: MTU
Friedrichshafen)
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Brenngas und Kathodenluft flieRen im Kreuzstrom durch den Zellblock, wobei die einzel-
nen Zellen durch Bipolarplatten voneinander getrennt sind. Aufgrund der Arbeitstempera-
tur von mehr als 600 °C kann auf den Einsatz von Edelmetallkatalysatoren verzichtet wer-
den. Fur die Elektroden verwendet man hauptsachlich Nickel, anodenseitig mit Chrom
versetzt, Kathodenseite mit eingelagertem Lithium. Der Elektrolyt besteht aus einer Mi-
schung der preiswerten Substanzen Lithiumkarbonat und Kaliumkarbonat. Die Schmelze
ist sehr aggressiv und fuhrt zu starker Korrosion, die die Lebensdauer der Anlagen be-
grenzt. Forschungsaktivitaten zielen in erster Linie auf eine Verlangerung der Lebensdau-
er und eine Verringerung der Kosten.

FUhrender Anbieter von MCFC-Anlagen ist das amerikanische Unternehmen FuelCell
Energy mit einer weltweit installierten Leistung von mehr als 35 MW. Hauptprodukt ist die
Baureihe DFC 300 mit 300 kW elektrischer Leistung. Der elektrische Wirkungsgrad er-
reicht 46 - 49 % bei 60 — 80 % Gesamtwirkungsgrad. Die Kosten werden mit umgerechnet
(1,56 $/€) etwa 2100 €/kW angegeben (DE BRUJIN 2005, ADAMSON 2007, EPA 2007).

In Deutschland hat die Firma CFC Solutions mit dem Modell Hotmodule eine MCFC-
Brennstoffzellenanlage entwickelt. Die Anlage arbeitet mit Brennstoffzellenstacks von
FuelCell Energy, die in zukunftigen Modellen durch Eigenentwicklungen ersetzt werden
sollen. Die gegenwartige Baureihe weist europaweit 17 Installationen auf. Die Nennleis-
tung betragt 245 kW. Die Wirkungsgrade erreichen 47 % elektrisch und 90 % gesamt
(BERGER 2007).

Die amerikanische Firma GenCell hat MCFC-Systeme mit elektrischen Nennleistungen
von 40 - 125 kW entwickelt und seit 2005 im Feldtest. Die Anlagen sind biogasgeeignet.
Ein elektrischer Wirkungsgrad von 50 % wird angestrebt und das mittelfristige Kostenziel
liegt bei 2500 $/kW (1600 €/kW). Gasaufbereitungskosten werden mit weiteren 500 —
1000 $/kW veranschlagt. Der Brennstoffzellenstack wird mit drei Jahren Lebensdauer ver-
anschlagt und soll dann zu Kosten von 1400 €/kW ausgetauscht werden (CRAWLEY 2007,
GenCell 2008).

Weitere Hersteller von MCFC-Systemen sind das japanische Unternehmen IHI (Ishikawa-
jima-Harima Heavy Industries) und das italienische Unternehmen Ansaldo Fuel Cells. Bei-
de Unternehmen haben auch Prototypen im Leistungsbereich 10 — 100 kW realisiert, se-
hen ihren Zielmarkt aber im héheren Leistungsbereich (MORENO 2005, ADAMSON 2007).
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Tabelle 12: Technische Daten verschiedener MCFC-Anlagen (DE BRUJIN 2005, MORENO 2005,
ADAMSON 2007,EPA 2007, GenCell 2008)
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MCFC-Anlagen sind in der Markteinfuhrung und zeichnen sich durch elektrische Wir-
kungsgrade von annahernd 50 % im Leistungsbereich von 40 - 300 kW aus (Tabelle 12).
Die Lebensdauer ist mit ca. 40.000 geringer als bei PAFC-Anlagen.

Neben Erdgasanwendungen sind in Deutschland zwei Anlagen vom Typ Hotmodule an
der Klaranlage Ahlen und der Biogasanlage Leonberg in Betrieb. Die Anlage in Leonberg
wird im Vergleich zu den Erdgasinstallationen mit einer geringeren Leistung von maximal
235 kW betrieben und erreicht den gleichen Wirkungsgrad. Die hohe CO,-Fracht im Bio-
gas fuhrt zu vergleichsweise hoheren Zellspannungen, die die geringere Energiedichte
und den damit verbundenen hoheren Hilfsenergieaufwand von Biogas im Vergleich zu
Erdgas kompensieren. Die Biogasanwendungen wurden u.a. durch Untersuchungen zu
Aufbereitungserfordernissen, geeigneten Reinigungstechnologien und Betriebserfahrun-
gen im Labormal3stab vorbereitet (SCHMACK 2003, RoLF 2006, BERGER 2007).

2.2.8 Festoxid-Brennstoffzellen (SOFC)

Festoxid-Brennstoffzellen arbeiten im Temperaturbereich von 600 — 1000 °C mit einem
festen Elektrolyten aus Yttrium stabilisiertem Zirkonium, der in der Lage ist, anionische
Sauerstoffatome zu leiten (Abbildung 12). Sowohl der Elektrolyt als auch die Elektroden
bestehen aus keramischem Material. Aufgrund der hohen Arbeitstemperaturen kann wie
bei der Schmelzkarbonat-Brennstoffzelle auf Edelmetall-Katalysatoren verzichtet werden.
FUr die Anodenelektrode wird metallisches Nickel verwendet.
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Abbildung 12: Grundprinzip einer Festoxid-Brennstoffzelle (DE BRUIJN 2005)

Die hohen Arbeitstemperaturen stellen starke Anforderungen an die verwendeten Materia-
lien und Fertigungstechnologien. Ziel der Entwicklungen in den letzten Jahren war deshalb
auch eine Reduzierung der Arbeitstemperatur, die sich in drei Generationen von Zellkonfi-
gurationen niederschlagt, die nach Art des Tragerkonzept (mechanisch stabilste Zellkom-
ponente) unterschieden werden konnen. Wahrend SOFC-Anlagen in den neunziger Jah-
ren noch Uberwiegend durch den Elektrolyten getragen wurden und Arbeitstemperaturen
von 900 — 1050 °C aufgewiesen haben, ermdglichen anodengetragene (700 - 800 °C) und
metallgetragene (500 -700 °C) Konfigurationen preiswerte Anlagenkonzepte mit langerer
Lebensdauer.

Fur die Verschaltung der einzelnen Brennstoffzellen werden zwei unterschiedliche Kon-
zepte verfolgt. Das planare Konzept entspricht dabei dem Stackaufbau der anderen
Brennstoffzellentypen (Vgl. Kapitel 2.3.1). Das tubulare Konzept der Firma Siemens
Westinghouse sieht an Stelle des Stacks ein Rohrbindel vor (Abbildung 13). Fir dezen-
trale Anwendungen im kleinen Leistungsbereich werden planare Stackkonzepte oder
Mischvarianten bevorzugt.

@ Kathode
T

Abbildung 13: Tubuldrer SOFC-Stack Abbildung 14: Kyocera flat-tubular SOFC
(WINKLER 2002) Segment mit jeweils 10 W Leistung
(ISHIKAWA 2006)
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Luft wird durch das Réhreninnere (Kathode) gefuhrt, wahrend das Brenngas an den Roh-
renaullenseiten (Anode) vorbeistromt. Zwischen den einzelnen Réhren befindet sich ein
Nickelfilz, der die Reformierungsreaktionen katalysiert. Ein Blindel besteht aus 6 - 8 Roh-
ren mit je 150 W Leistung. Die Bundel werden zu Ubergeordneten Modulen verbunden.
Erste Ergebnisse mit Demonstrationsanlagen ergeben einen elektrischen Nettowirkungs-
grad von 46 % bei 106 kW und von 57 % fur eine Kombinationsanlage mit 176 kW
(SOFC) und 47 kW (Mikroturbine). Vorteile der tubularen Stacks sind die reduzierte Dich-
tungsproblematik, die hohe Betriebsdriicke unterstitzt. Nachteilig sind die geringere ther-
mische Zyklenstabilitat und Leistungsdichte (BLum 2001, WINKLER 2002, AGFW 2004, DE
BRUIUN 2005).

Vorreiter im Bereich der kleinen SOFC-Anlagen ist die Firma Hexis AG. lhr Modell Hexis
Galileo 1000N erreicht bei Betriebstemperaturen von 900 C elektrische Wirkungsgrade
von 25 — 30 % und hat eine Lebensdauer von ca. 10.000 h (ZfK 2006).

Tokyo Gas und Kyocera haben in Kooperation eine Stackkonfiguration entwickelt, die die
Vorteile von planaren und tubularen Stacks vereint (Abbildung 14). Die Arbeitstemperatur
betragt 750 °C. Ein 2000 h Feldtest einer Hausenergiezentrale im Jahr 2006 ergab einen
elektrischen Systemwirkungsgrad von 49 % und einen taglichen elektrischen Nutzungs-
grad von 44 % bei einem Gesamtnutzungsgrad von 78 %. Der Preis der Anlagen soll bei
500.000 bis 600.000 Yen (3030 — 3630 €/kW) liegen. Ebenfalls in Vorbereitung ist eine
Anlage mit 5 kW Nennleistung (ISHIKAWA 2006, KYOCERA 2006, HOMMA 2007A).

Kurz vor dem Einstieg in die Massenfertigung steht die Firma CLC. lhr Modell Net-Gen
Plus wird als Versuchsanlage kommerziell vertrieben. Die Anlagen sind auf einen mog-
lichst hohen Stromwirkungsgrad optimiert. Der elektrische Wirkungsgrad wird mit mehr als
50 % bei 60 — 85 % Gesamtwirkungsgrad angegeben. Zur Produktion eines 2 kW Modells
fir den eropaischen Markt erricht CFCL eine Fertigungsfabrik in Heinsberg bei Aachen,
die ab 2009 zunachst 10.000 Einheiten pro Jahr herstellen soll. (CFCL 2008, FOGER 2008)

Neben den hier aufgefuhrten weit fortgeschrittenen Entwicklungen hat eine zweistellige
Zahl von Unternehmen SOFC-Anlagen in der Entwicklung. Dabei werden Leistungsberei-
che von 700 W bis zu mehreren MW abgedeckt. Neben der stationaren Energieversor-
gung sind auch Anwendungen zur Bordstromversorgung geplant. Das Hauptproblem der
SOFC-Anlagen ist die noch hohe Degradation, die zu einer ungentigenden Lebensdauer
fuhrt (AGFW 2004, CRAWLEY 2007, ADAMSON 2007).
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Tabelle 13: Technische Daten verschiedener SOFC-Anlagen (ZfK 2006, AGFK 2006, KYOCERA
2006, ISHIKAWA 2006, HoMMA 2007a CFCL 2008)
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Siemens Westinghouse  k.A. 109 46 90 20.000 k.A.
Hexis Galileo 1000N ja 1 30 a0 10.000 k.A.
Kyocera k.A Tund5 49 80 k.A. 3.500
CFCL Net-Gen Plus ja 1 > 50 60-85 k.A. k.A.

Biogasanwendungen werden in erster Linie von Forschungseinrichtungen untersucht und
sind schon frih als viel versprechendes Einsatzgebiet identifiziert worden. Die Ergebnisse
beim Betrieb einer Sulzer Hexis Feldtestanlage mit nativem Biogas zeigten ahnliche Er-
gebnisse wie der Erdgasbetrieb. In 5000 Betriebsstunden wurde ein maximaler elektri-
scher Wirkungsgrad von 33 % erzielt (THYBERG 1995, STANIFORTH 1998, SCHULER 2001,
JENNE 2003 VAN HERLE 2003, VAN HERLE 2004A, VAN HERLE 2004B).

2.3 Nutzung von Biogas mit PEM-Brennstoffzellen
2.3.1 Aufbau und Funktion von PEM-Brennstoffzellen

PEM-Brennstoffzellen sind elektrochemische Energiewandler bei denen Brenngase in ei-
ner Energiezelle unter Abgabe von Strom und Warme miteinander reagieren. Jede Zelle
enthalt zwei Elektroden, die durch eine Polymer-Elektrolyt-Membran raumlich getrennt
werden. An der Anode wird das Brenngas zugeflhrt und die Kathode wird mit Luft als
Sauerstofflieferant beaufschlagt (Abbildung 15).
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Abbildung 15: Aufbau und Funktion einer PEM-Brennstoffzelle

Als Brenngas kdnnen reiner Wasserstoff oder ein wasserstoffreiches Gas verwendet wer-
den. Somit laufen folgende Elektrodenreaktionen ab:

Anode: H,=>2H" +2e" (Gl.1)
Kathode:  0,50,+2H" +2e” = H,O (Gl.2)
Zellreaktion: H, +0,50, = H,0 (GL.3)

An der Anode erfolgt unter zu Hilfenahme eines Katalysators die Zerlegung von Wasser-
stoff in seine Ladungstrager. Die Protonen (H") wandern durch die Membran und reagie-
ren an der Kathode mit dem zugefuhrten Sauerstoff zu Wasser. Da diese Reaktion sehr
langsam ablauft, wird auch an der Kathode ein Katalysator bendtigt. Die zum Ladungs-
ausgleich erforderlichen Elektronen wandern aufgrund der Potenzialdifferenz durch einen
aulderen Stromkreis und sind in der Lage, Arbeit an einem elektrischen Verbraucher zu
verrichten. Da die Ladung Q eines Elektrons konstant ist, ist somit nach

W, =U-Q (Gl.4)

das elektrische Arbeitsvermogen W, proportional der Potenzialdifferenz U, die im rever-

siblen Grenzfall unter Standardbedingungen als reversible Klemmenspannung bezeichnet
wird. Sie ist eine Funktion der freien Standardreaktionsenthalpie. Die freie Reaktion-
senthalpie ergibt sich nach der Fundamentalgleichung der chemischen Thermodynamik,
der Gibbs-Helmholtz-Gleichung, aus den kalorischen Groken AH fur die Reaktion-
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senthalpie in kJ/mol, T fur die Temperatur in Kund AS flr die Entropieanderung in J/K wie
folgt:

AG’=AH’-T-AS (GL.5)

Damit ergibt sich fur die Brennstoffzellenreaktion mit flissigem Produktwasser nach Glei-
chung 3 eine freie Standardreaktionsenthalpie von -237,3 kJ/mol. Die reversible Standard-
klemmenspannung errechnet sich mit der Faraday-Konstante F = 96487 C/mol und der
Anzahl der an der Reaktion beteiligten Ladungstrager n = 2 wie folgt:

_AG,
n.

Uby e = =1,23V (G1.6)

Um die in der Energietechnik Ublichen, fur den Vergleich mit Warmekraftmaschinen erfor-
derlichen Wirkungsgrade einer PEM-Brennstoffzelle aus ihrer Strom-Spannungs-Kennlinie
bestimmen zu konnen, ist es erforderlich, die maximale theoretische Klemmenspannung
auf den zugefuhrten Heizwert zu beziehen. Bei einem Wasserstoff-Heizwert von
119,97 MJ/kg ergibt sich eine theoretische maximale Zellspannung von

ul —Hu”2—125v (GL7)
Hu_n.F_a .

Spannungsverluste werden durch Uberspannungen an den Elektroden und ohmsche Lei-
tungsverluste beim Protonentransport durch die Membran hervorgerufen. Die Anodenpo-
larisation ist im Vergleich zur Kathodenpolarisation deutlich geringer. Die Verbesserung
der katalytischen Eigenschaften und schnellere Transportkanale bieten hier ein erhebli-
ches Potenzial zur Wirkungsgradsteigerung. Die ohmschen Widerstande sind vor allem
der Membran zuzuordnen und korrelieren mit ihrer Starke und dem Befeuchtungsgrad.

Im Lastbetrieb sinken die Zellspannungen und damit der Wirkungsgrad einer Brennstoff-
zelle mit zunehmender Leistung (Abbildung 16). Kinetisch dominierte Verluste bedingen
den initialen schnellen Abfall der Zellspannungen (Bereich 1) von ca. 1 V auf Werte im Be-
reich von 800 — 850 mV. Danach fallt die Kennlinie Uber einen weiten Lastbereich linear
(Bereich 1l). Der Spannungsabfall wird weitgehend durch eine Zunahme der ohmschen
Verluste hervorgerufen. Kurz nach dem Erreichen des Punktes der maximalen Leistung
setzt ein schneller Spannungsabfall ein (Bereich Ill),7 fir den Massentransportlimitationen
ursachlich sind. Eine Unterversorgung mit Wasserstoff (Anode) oder Sauerstoff (Kathode)
fuhrt zum Zusammenbruch der Gesamtreaktion und kann bleibende Zellschadigungen
hervorrufen.
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Abbildung 16: Stromdicht-Spannungs-Kennlinie (Volllinie) und Leistungskurve (lang gestri-
chelt) einer PEM-Brennstoffzelle mit Angabe der Spannungsverluste (MEIER 2003)

Eine einzelne PEM-Brennstoffzelle besteht aus der protonenleitenden, gasdichten Memb-
ran, den Elektroden, den Gasdiffusionsschichten und den Bipolarplatten, die fur die Elekt-
ronenleitung und das Zu- und Abflhren der Reaktionsmedien zustandig sind (Abbildung
17). Fur den mehrlagigen Verbund aus Membran, Elektroden und Gasdiffusionsschichten
hat sich auch im Deutschen die Kurzbezeichnung MEA (Membrane-Electrode-Assembly)
durchgesetzt.

Das Herzstuck der MEA ist die zwischen 30 und 200 um dicke Polymer-Elektrolyt-
Membran. Sie Ubernimmt die Aufgaben der Protonenleitung und trennt die Reaktionsgase
voneinander. In Niedertemperatur-PEMFC (60 — 80 °C Arbeitstemperatur) besteht die
Membran oftmals aus einem sulfonierten PTFE-Polymer (Handelsbezeichnung Nafion).
Die Sulfongruppen hangen dabei an den Seitenketten des 6 bis 10 Einheiten langen Po-
lymers. Die Protonenleitung findet Uber die ionischen SOs;H-Gruppen des Polymers statt.
Die Leitfahigkeit bei voller Wassersattigung liegt im Bereich von 0,1 S/cm und sinkt drama-
tisch bei unzureichendem Wassergehalt. Die Membranbefeuchtung durch die Reaktions-
medien ist aufwandig und fuhrt zu einem teueren und komplizierten Systemaufbau. Nafi-
on-analoge Membranen (reinforced membranes) arbeiten im gleichen Temperaturbereich
und basieren auf den gleichen Transportmechanismen, allerdings ist der sulfonierte Elekt-
rolyt hier in die Poren einer stabilen Polytetratfluorethylen-Matrix eingebracht. Dies ermog-
licht dinnere Membranen mit besserer Leitfahigkeit und einfacherer Befeuchtung. Aus
Kostengrinden und zur Verlangerung der Lebensdauer sind weitere Niedertemperatur-
Membranen auf der Basis anderer sulfonierter Polymere in der Entwicklung (DE BRUJIN
2005).

Niedertemperatur-Membranen zeichnen sich durch eine hohe Leistungsdichte aus. Als
Katalysatoren kommen Platin und anodenseitig auch Platin-Ruthenium-Legierungen zur
Erhéhung der CO-Toleranz zum Einsatz. Nanotechnologische Fertigungsverfahren er-
moglichen besser verteilte, kleinere Katalysatorkomplexe und damit einen reduzierten
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Edelmetallbedarf. Die Lebensdauer von Niedertemperatur-MEAs liegt momentan bei tGber
20.000 Betriebsstunden. Grundsatzliche Nachteile sind die groRe Empfindlichkeit gegen-
uber Kohlenmonoxid, die aufwandige Befeuchtung und die Kihlung, bzw. Warmeaus-
kopplung auf einem niedrigen Temperaturniveau (KOLDE 1995, DE BRUJIN 2005).
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Abbildung 17: Bestandteile einer PEM- Abbildung 18: Verschaltung mehrerer
Brennstoffzelle (DE BRUIUN 2005) Zellen zu einem Stack (DE BRUIJN 2005)

Hochtemperatur-Membranen auf der Basis von Polybenzimidazol (PBI) arbeiten im Tem-
peraturbereich von 120 - 200 °C und tolerieren CO-Konzentrationen von bis zu 3%. Mit
Phosphorsaure verwenden sie den gleichen Elektrolyten wie PAFC-Anlagen und auch in
Bezug auf Elektroden (Patin), Bipolarplatten, lonentransportmechanismen und Reakti-
onskinetik bestehen grolie Gemeinsamkeiten. Die Vorteile gegenuber PAFC-Anlagen lie-
gen in der einfacheren Stackmontage und der héheren Differenzdrucktoleranz. Die Vortei-
le gegenuber der Niedertemperatur-PEMFC sind eine einfachere Gasprozesstechnik und
geringere Degradationsraten. Nachteilig sind geringere Leistungsdichten und eine
schlechtere Strom-Spannungs-Kennlinie. Die Ruhespannung liegt ca. 100 mV unter der
von Nafion-MEAs und der lineare Bereich der Kennlinie setzt erst bei 700 mV ein. Die Fol-
ge ist ein schlechterer Wirkungsgrad der Hochtemperaturzellen (DE BRUIUN 2005, AGERT
2007, SCHOLTA 2007).

Mehrere MEAs werden, getrennt durch Bipolarplatten (flow plates), zu einem Brennstoff-
zellenstack zusammengeflgt. Ein Stack wird mit den sogenannten Endplatten abge-
schlossen. Wahrend stromungstechnisch eine Parallelschaltung der Zellen erfolgt, liegen
die einzelnen Zellen elektrisch in Reihe (Abbildung 18).

PEM-Brennstoffzellenstacks werden fur portable, mobile und stationare Anwendungen
entwickelt. Die Leistungsparameter und Brenngasanforderungen der Stacks richten sich
nach dem Verwendungszweck. Die Bandbreite der elektrischen Leistung erstreckt sich
von einigen Watt bis zu mehreren Kilowatt. Die Leistungsdichte von Stacks fir mobile An-
wendungen mit reinem Wasserstoff ist deutlich hoher als bei stationaren Anlagen, die auf
Reformatbrenngas auslegt werden.
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2.3.2 Stationare PEM-Brennstoffzellenanlagen

Die Entwicklung stationarer PEM-Brennstoffzellenanlagen konzentriert sich auf zwei Be-
reiche. Wahrend flr den nordamerikanischen Markt vorwiegend Notstromldsungen ange-
boten werden, bei denen wasserstoffgespeiste PEM-Brennstoffzellen mit Leistungen bis
50 kW die dort haufiger auftretenden Netzausfalle ausgleichen sollen, werden in Europa
und Japan Hausenergiezentralen fUr die dezentrale Kraft-Warme-Kopplung mit Erdgas
und anderen Kohlenwasserstoffen im Leistungsbereich 1 — 5 kW entwickelt. In Europa
werden dabei erst einige dutzend Anlagen im Feldtest betrieben wahrend in Japan schon
mehr als 3.300 Systeme unter realen Anwendungsbedingungen laufen (ADAMSON 2007,
ADAMSON 2008, HommA 2008c).
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Abbildung 19: Aufbau einer PEMFC-Anlage zur dezentralen Kraft-Warme-Kopplung am Bei-
spiel des Modells Inhouse 4000 (ARNOLD 2005).

Die Anlagen zur dezentralen Kraft-Warme-Kopplung bestehen aus der Gasprozessstrecke
(Gasreinigung und Reformierung), Brennstoffzellenstack, Wechselrichter und Warmetau-
schern (Abbildung 19). Periphere Komponenten sind Pumpen, Verdichter, Luftbefeuchter
und die Mess- und Steuereinrichtung.

Aus dem Brennstoff wird durch Dampfreformierung ein wasserstoffreiches Gas erzeugt.
Das Reformat wird nach einer CO-Konvertierung und einer CO-Feinreinigung durch selek-
tive Oxidation dem Anodeneingang der Brennstoffzelle zugefuhrt. Nicht umgesetztes
Brenngas wird in dem katalytischen Brenner des Reformers oder in einem Zusatzbrenner
genutzt. Der Gleichstrom wird durch Wechselrichter invertiert und auf Netzfrequenz modu-
liert. Nutzwarme wird durch Warmetauscher ausgekoppelt. In der Regel ist ein warmege-
fUhrter Betrieb vorgesehen.
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Im Bereich der Brennstoffzellenanlagen zur dezentralen Kraft-Warme-Kopplung bestehen
zahlreiche Kooperationen zwischen Brennstoffzellenentwicklern, Heizgerateherstellern
und Energieversorgern, mit denen die Entwicklung und Erprobung von gebaudeintegrier-
ten Brennstoffzellenanlagen forciert werden soll. Die frihere BHKW-Entwicklungslinie der
Firma Ballard (200 kW, 3 bar, 34 % elektrischer Wirkungsgrad) wurde eingestellt. In den
bis 2004 durchgefuhrten Feldtests mit Anlagen der Leistungsklasse 1 — 5 kW wurde im
Wesentlichen ein proof-of-concept erreicht. Die Systeme zeigten einen elektrischen Sys-
temwirkungsgrad von 20-30 % bei einer Verfugbarkeit von unter 80 %. Die Erwartungen
der Unternehmen wurden oft verfehlt und das gewahlte Anlagendesign erschien in abseh-
barer Zeit nicht wirtschaftlich darstellbar. In Deutschland haben sich einige der damaligen
Konsortien aufgeldst bzw. aus der Weiterentwicklung zuriickgezogen (Viessmann, RWE).
Andere haben das Anlagendesign soweit verbessert (Baxi), dass inzwischen eine neue
Gerategeneration im Feldtest ist oder den Systemaufbau grundlegend verandert
(PokoJdski 2001, AGFW 2004, HEIKRODT 2004, KLINDER 2004, KRAUSE 2004, ADAMSON
2007, ECOWATT 2007, ADAMSON 2008, GEITMANN 2008).

Ein Konsortium der Firmen Vaillant, PlugPower und BASF arbeitet in dem von der EU und
dem US Department of Energy geférderten Projekt NextGenCell an einer 5 kW HT-PEM
Brennstoffzellenanlagen mit dem ehrgeizigen Ziel, 40 % elektrischen Wirkungsgrad bei
80 % Gesamtwirkungsgrad und 40.000 h Lebensdauer zu Kosten von 750 $/kW bis 2012
zu erreichen (DAUENSTEINER 2007, VOGEL 2007).

Ein neuer Akteur ist das Unternehmen inhouse engineering GmbH mit Sitz in Berlin, das
mit dem System inhouse 5000 in 2008 die zweite Generation seiner PEM-
Brennstoffzellenanlage vorgestellt hat (Abbildung 20). Gegenuber dem Vorgangermodell
inhouse 4000 wurde der elektrische Wirkungsgrad um 25 % und der Gesamtwirkungsgrad
um 13 % gesteigert. Die Herstellungskosten konnten um 20 % reduziert werden. Mit dem
Aufbau einer neuen Kleinserien-Fertigungslinie wird ein Kostenziel von 4.000 €/kW ange-
strebt. Die Forderung als Leuchtturmprojekt im Nationalen Investitionsprogramm Wasser-
stoff- und Brennstoffzellentechnologie ist beantragt (ALTGELD 2007, GROSSER 2007).

In Japan wird mit dem Aufbau von Fertigungskapazitaten fur PEMFC-Anlagen (Nieder-
temperatur-Stacks) begonnen. Mehrere Hersteller sehen das Lebensdauerziel von 40.000
Betriebsstunden als erreicht an und wollen die Produktion von einigen tausend Anlagen in
2008 auf mehrere 10.000 Anlagen in 2010 steigern. Fur die Systemkosten werden dann
500.000 Yen/kW (ca. 3000 €/kW) erwartet (HommA 20078, HOMMA 2008A).

Die Firma Fuiji Electric aus Japan befasst sich seit 1989 mit der Entwicklung von Brenn-
stoffzellenanlagen. Die dritte Gerategeneration befindet sich seit dem Jahr 2004 im Feld-
test. Die 1 KW Anlagen zeigen Uber einen Zeitraum von 12.000 Betriebsstunden eine sehr
geringe Spannungsdegradation von 2 uV/h. Mit der vierten, seriennahen Gerategeneration
erreicht Fuji einen elektrischen Wirkungsgrad von 35 % bei 85 % Gesamtwirkungsgrad.
Die Kommerzialisierung soll 2012 erfolgen (HORIUCHI 2005, HOMMA 2008A).
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Abbildung 20: PEM-Brennstoffzellen- Abbildung 21: Panasonic PEMFC-System
anlage inhouse 5000 (GROSSER 2007) mit Warmwasserspeicher (Panasonic 2008)

Panasonic hat in den Jahren 2005-2007 Feldtests mit mehr als 280 Systemen durchge-
fihrt und eine neue Anlagengeneration vorgestellt, die 2009 fur Feldtestinstallationen und
ab 2010 kommerziell vertrieben werden soll (Abbildung 21). Der elektrische Wirkungs-
grad der 1 kW Anlagen liegt bei 38 % und der Gesamtwirkungsgrad bei 94 %. Im Teillast-
betrieb (75 %) werden 39 % bzw. 89 % erreicht. Die Lebensdauer liegt bei 40.000 h und
4.000 Start-Stop-Zyklen. Der Preis von mehr als 10. 000 € soll bis 2015 auf unter 4.000 €
fur die komplette Anlage (HoMmA 2008, Panasonic 2008).

Tabelle 14: Technische Daten einiger PEMFC-Anlagen (HORIUCHI 2005, ALTGELD 2007,
DAUENSTEINER 2007, GROSSER 2007, HOMMA 2008A, HOMMA 2008B, Panasonic 2008)
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Inhouse 5000 k.A. 5 30 85 k.A 4.000
NextGenCell k.A. 5 33 >70 5.000 4.000
Fuiji k.A. 1 35 85 >20.000 k.A.
Panasonic k.A. 1 38 94 40.000 >10.000



Bornimer Agrartechnische Berichte e Heft 71 41

2.3.3 Wirkung von Spurengasen auf PEM-Brennstoffzellensysteme

Der Betrieb von PEM-Brennstoffzellen (PEMFC) stellt an die Betriebsmittel sehr hohe
Reinheitsanforderungen. Verunreinigungen schadigen die Elektrodenkatalysatoren oder
die Membranmaterialien und flihren so zu Zellspannungsverlusten und Degradation. M6g-
liche Quellen fur Verunreinigungen sind die Reaktionsgase, Wasser sowie ablaufende
Prozesse im Brennstoffzellensystem. Schadgasuntersuchungen an PEM-Brennstoffzellen
wurden bisher nicht im Zusammenhang mit der Nutzung von Biogas durchgefuhrt. Die
Beruhrungspunkte zwischen den untersuchten Schadgasen und biogasrelevanten Verbin-
dungen bleiben daher im recht Gbersichtlichen Rahmen. Die Forschungsarbeiten konzent-
rieren sich zumeist auf Erdgasanwendungen, Untersuchungen zu Luftschadstoffen, die in
héheren Konzentrationen in Ballungsgebieten zu finden sind oder aber auf Komponenten,
die im Zusammenhang mit militarischen Anwendungen bedeutungsvoll sind (Tabelle 15).

Am umfassendsten ist in der Vergangenheit die Wirkung von Kohlenmonoxid (CO) auf die
PEM-Brennstoffzelle untersucht worden. Kohlenmonoxid entsteht bei Biogasapplikationen
bei der Dampfreformierung. Es lagert sich an der Katalysatoroberflache an und verringert
so deren aktive Flache. Die Folge sind erhebliche Spannungsverluste schon im niedrigen
ppm-Bereich (BAsHUK 2003). Neben CO sind Schwefelverbindungen bedeutende Gifte fir
platinhaltige Katalysatoren. Sie gelangen Uber das Anodengas in die Brennstoffzelle,
wenn Kohlenwasserstoffe oder Biogas als Ausgangsstoff genutzt werden. Die bisherigen
wissenschaftlichen Arbeiten an der PEMFC beschranken sich auf Schwefelwasserstoff.
Bereits geringste Mengen H,S bewirken deutliche Zellspannungsverluste und schadigen
die Brennstoffzelle nachhaltig (MOHTADI 2005, GARZON 2006, SHi 2007). Uber andere
Schwefelverbindungen sind nur sehr wenige Veroffentlichungen verflgbar.

Tabelle 15: Wirkung von Spurengasen auf PEMFC (HIDALGO-VIVAS 2003, BASHUK 2003,
GARZON 2006, URIBE 2001, URIBE 2003, MOORE 2000, MALLANT 1998, WEISBROD 1994 ,EDLUND
1998, PINO 1998, SHI 2007, HALSREID 2006)

Verbindung Trager Konzentration / Wirkung

Cco P wenige ppm, katalysatorschadigend

H,S B, L P wenige ppb, katalysatorschadigend

SO, L 500 ppb, katalysatorschadigend, nicht vollstandig

Methanol B > 1 %, katalysatorschadigend

Formaldehyd P 1000 ppm, katalysatorschadigend, leichter Zellspanungsverlust

Benzen L 50 ppm: katalysatorschadigend, starker Zellspannungsverlust

NH; B,L,P Anode: einstelliger ppm-Bereich; Kathode: > 0,5 ppm, memb-
ran- und katalysatorschadigend

HCN P, L Anode: keine Literatur verfligbar; Kathode: ppm-Bereich Ort

der Schadigung unklar
NO, L 0,4 — 1 ppm, katalysatorschadigend

B: Brenngas, L: Luft, P: Prozess
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Ammoniak (NH3) und Blausaure (HCN) sind weitere relevante Verbindungen. Ammoniak
kdnnte sowohl als Biogasbestandteil im ppm-Bereich (STRIK 2004) als auch zum anderen
als Nebenprodukt der Dampfreformierung Uber das Anodengas in die Brennstoffzelle ein-
getragen werden (HEIMING 2001). NH3 bindet Protonen und verursacht dadurch Leitfahig-
keitsverluste in der Membran (GARzON 2006, HALSREID 2006). Blausaure kénnte ebenfalls
bei der Dampfreformierung gebildet werden. Da sich das Augenmerk diesbezuglich bisher
nur auf militarische Anwendungen richtete, fehlen Literaturangaben zur Wirkung von HCN
auf der Anodenseite ganzlich.

2.3.4 Biogasgespeiste PEM-Brennstoffzellen

Die oben (vgl. 2.3.2) vorgestellten stationaren PEMFC-Anlagen sind fur den Betrieb mit
Erdgas ausgelegt und teilweise auch in Varianten fur Flissiggas und Kerosin verfugbar.
Um erdgasgespeiste Brennstoffzellensysteme flr Biogas verfigbar zu machen, miussen
die Unterschiede zwischen Biogas und Erdgas erfasst und deren Auswirkungen auf Re-
former und Brennstoffzelle ermittelt werden. Biogas und dessen Reformat weisen im Ver-
gleich zu Erdgas eine hohere Kohlendioxidfracht und einen geringeren Brenngasanteil auf
(Tabelle 16).

Tabelle 16: Zusammensetzung von Biogas und Erdgas sowie deren Reformaten

Komponente! Biogas Erdgas Biogasreformat? Erdgasreformat?
CH4in % 45 - 65 >80 0-5 0-5

COzin % 30 -50 <10 25-35 10-20

H, in % - - 55-68 70 -80

Ns in % <10 <15 3-8 3-10

O, in % <2 0 <A1 <1

NMHC®in% 0O 4-15 0 0

S-Verb. in ppm <6000 <20 0 0

' Molfraktionen des trockenen Gases 2 nach CO-Eliminierung * Nicht-Methan-Kohlenwasserstoffe

Zur Nutzung von Biogas mit PEMFC-Anlagen sind erst wenige Laboruntersuchungen und
Feldtests erfolgt. Im Folgenden wird Uber die vorliegenden Arbeiten zum Betrieb eines
PEM-Brennstoffzellenstacks mit modelliertem oder nativem Biogasreformat berichtet.
Wenn daruber hinaus ein gekoppelter Betrieb von Reformer und Brennstoffzelle erfolgt ist,
wird auch der gemessene Systemwirkungsgrad angegeben.

Am National Institut of Advanced Industrial Science and Technologie in Sapporo wurden
in 2000 bis 2003 Laboruntersuchungen zum Einsatz von Biogas in PEMFC-Anlagen
durchgefuhrt. Modell-Biogas (60% CHa4, 40 % CO,) wurde reformiert und das wasserstoff-
reiche Produktgas (60 — 70 % Hz) einem 50 Watt PEMFC-Stack zugefuhrt. Der Stack ar-
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beitete stabil. Der Wirkungsgrad und die maximale Last waren geringer als beim Betrieb
mit reinem Wasserstoff (Xu 2004).

An der Bundesforschungsanstalt fir Landwirtschaft (FAL) wurde in 2001 - 2004 die Nut-
zung von Biogas in PEM-Brennstoffzellen durch Dampfreformierung und Wasserstoffan-
reicherung mittels Druckwechselabsorption (PSA) untersucht. Die dabei eingesetzten
Stacks (25-100 W) erreichten schlechte Wirkungsgrade (< 30 %), geringe Leistung (< 40%
Nennleistung) und kurze Lebensdauer. Die Grinde fur diese schlechten Ergebnisse wer-
den in dem ungeeigneten Versuchsaufbau gesehen, der die Kontrolle wesentlicher Be-
triebsparameter nicht gestattete (AHRENS 2004).

Der erste praktische Einsatz einer biogasgespeisten PEM-Brennstoffzelle erfolgte in 2003
im schwedischen Alternativenergieprojekt GlashusEtt. Das Hybridsystem umfasste eine
Photovoltaikanlage, einen Elekrolyseur, einen Wasserstofftank, und eine 4,6 kW PEM-
Brennstoffzellenanlage der Firma H Power, die wahlweise mit Wasserstoff oder Biogas
betrieben werden konnte. Im Biogasbetrieb wurde ein elektrischer Systemwirkungsgrad
von 18 % bei 40 % Gesamtwirkungsgrad erreicht. Der Stack fiel nach wenigen hundert
Betriebsstunden aus (HEDSTROM 2004, HEDSTROM 2005).

Am Leibniz-Institut fir Agrartechnik in Potsdam werden seit 2003 experimentelle Arbeiten
zur Optimierung der Biogasnutzung mit einer 1 kW PEMFC-Anlage der Firma inhouse
engineering GmbH (ehemals Schalt- und Regeltechnik GmbH) durchgefuhrt. Im Betrieb
mit nativem Biogas wurden ein Systemwirkungsrad von 12 % bei 58 % Zellwirkungsgrad
ermittelt. Der Reformerwirkungsgrad lag unter 40 %. In Versuchen mit modelliertem Bio-
gasreformat wurden optimierte Betriebsparameter fur den Brennstoffzellenstack ermittelt
und der Nachweis erbracht, dass die gegenuber Erdgasreformat hohere COx-Fracht an
gunstigen Arbeitspunkten zu geringen Wirkungsgradeinbufden von weniger als einem Pro-
zentpunkt fUhrt. Allerdings sinkt die maximal erreichbare Leistung des Stacks um mehr als
20 % (ScHoLz 2005, SCHMERSAHL 2005, ELLNER 2006).

Die Arbeiten von Hohenwarter an der TU Graz mit modelliertem Biogasreformat bestati-
gen die obigen Ergebnisse. Weitere Arbeiten zur Biogasnutzung in PEMFC-Anlagen be-
schaftigen sich mit der erforderlichen Gasaufbereitung und weisen nach, dass durch ad-
sorptive kalte Tiefentschwefelung H,S-Gehalte im einstelligen ppb-Bereich erzielt werden
und damit die hohen Ansprichen der PEMFC an die Gasreinheit erflllt werden kénnen
(HOHENWARTER 2006, REGASNET 2007, STEFFEN 2008).
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Abbildung 22: Systemintegration Biogas und PEM-Brennstoffzelle

PEM-Brennstoffzellen kénnen Biogas nicht direkt verwerten. Dies gelingt nur durch die
Reformierung zu einem wasserstoffreichen Brenngas (Abbildung 22). Das Hauptaugen-
merk bei der Anpassung von PEM-Brennstoffzellen an Biogas liegt neben der Gasreini-
gung dann auch auf der Reformierung, die im folgenden Abschnitt behandelt wird.

2.4 Reformierung
2.4.1 Reformierungsverfahren

Die Reformierung ist ein etabliertes chemisches Verfahren zur Produktion von Wasserstoff
aus flissigen und gasformigen Kohlenwasserstoffen. Jahrlich werden auf diesem Wege
ca. 500 Mrd. Norm-Kubikmeter (Nm?), also (iber 80 % des Weltbedarfs an Wasserstoff
erzeugt (AICHER 2004). Als Verfahren haben sich die Dampfreformierung (steam refor-
ming) und die partielle Oxidation mit Sauerstoff durchgesetzt. Die Dampfreformierung ist
effizienter und hat deutlich hohere Wasserstoffausbeuten als die partielle Oxidation
(Tabelle 18), deren Vorteile wiederum in der besseren Dynamik und der Unempfindlich-
keit gegenuber Katalysator schadigenden Begleitgasen bestehen (SIDDLE 2003, MATHIAK
2004).

Die Erfordernisse der dezentralen Wasserstofferzeugung flr Brennstoffzellenanwendun-
gen haben zur Entwicklung einer Vielzahl von Reformervarianten gefuhrt (OGDEN 2001,
SIDDLE 2003, FERREIRA-APARICIO 2005, KoLB 2008). Fur mobile Anwendungen wurden vor
allem in den USA so genannte onboard-Reformer favorisiert, die sich durch eine hohe
Leistungsdichte und eine gute Dynamik auszeichnen. Sie arbeiten Uberwiegend autotherm
oder mit katalytisch partieller Oxidation. Fur stationare Anwendungen ist die Dynamik we-
niger wichtig, sondern die Kriterien Effizienz, Wasserstoffausbeute und Kosten sind ent-
scheidend. Hier ist die Dampfreformierung, bei der pro Molekll Methan bis zu vier Moleku-
le Wasserstoff gewonnen werden, prinzipbedingt im Vorteil und wird je nach Art der War-
mezufuhr in externe, direkte interne, indirekte interne und Plasma-Reformierung unter-
schieden (Tabelle 17).
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Tabelle 17: Vergleich der Reformierungsverfahren

Warmezu-  Effi- Dy-

Verfahren . Kosten . Anwendung
fuhr zienz namik
Dampfreformierung (extern) Brenner + 0 - Stationar H,, BZ
Partielle Oxidation Prozess - - + Stationar Syngas
Katalytische partielle Oxidation Prozess 0 0 + Stationar Syngas,
Autotherme Reformierung Prozess 0 0 + Stationar BZ, mobil
Plasma-Reformierung Elektrisch  ? ? + Stationar H,, BZ
Direkte interne Reformierung BZ- . + ? 0 MCFC, SOFC
Abwarme
Indirekte interne Reformierung BZ- N + 0 0 MCFC, SOFC
Abwarme

BZ: Brennstoffzelle

Die interne Reformierung nutzt die Abwarme von Hochtemperatur-Brennstoffzellen durch
thermische Integration (indirekt) von Reformer und Brennstoffzelle oder durch die Platzie-
rung des Reformierungskatalysators in den Gasverteilstrukturen im Brennstoffzellenstack
(direkt). Es muss kein Brenngasteilstrom flr eine externe Befeuerung aufgewendet wer-
den, wodurch sich hohe elektrische Systemwirkungsgrade erreichen lassen. Allerdings ist
die direkte interne Reformierung sehr empfindlich gegentber Kohlenstoffablagerungen, so
dass eine Vorreformierung erforderlich ist.

Die grofdtechnische Dampfreformierung in konventionellen Festbettreformern erfolgt bei
Temperaturen von 750 - 850 °C und Betriebsdricken von 3 - 35 bar. Die Warme fur die
endotherme Reaktion wird durch die Verbrennung eines Erdgasteilstroms (bis zu
25 Vol-%) oder die Abgase nachgeschalteter Wasserstoffreinigungsprozesse (extern) be-
reitgestellt. Die Vorteile dieser Reformer sind ein hoher Durchsatz, eine hohe Verfugbar-
keit und die problemlose Koppelung mit einer nachgeschalteten Druckwechseladsorption
(PSA) zur Erzeugung von hochreinem Wasserstoff fur industrielle Anwendungen. Fur klei-
nere Anlagen, insbesondere flr stationare Brennstoffzellen, wurden in den letzten Jahren
Kompaktreformer mit thermischen Leistungen zwischen 1 kW und mehreren MW entwi-
ckelt, die sich durch niedrigere Arbeitstemperaturen (650 - 750 °C) und geringe Betriebs-
dricke (< 3 bar) auszeichnen. Die Vorteile bestehen in einer héheren Effizienz und in ge-
ringeren Kosten (Abbildung 2).

Thermodynamische Analysen und experimentelle Arbeiten zur Erdgasreformierung zei-
gen, dass die Prozessmodellierung auf der Basis thermodynamischer Gleichgewichtszu-
stande gute Prognosen der Produktgaszusammensetzung erlaubt. Wasserstoffwirkungs-
grade von uber 80 % sind erreichbar. Kompaktreformer fur Gasstrome von weniger als
200 Nm®h werden aus Kosten- und Effizienzgriinden anders gestaltet als die herkdmmli-
chen rohrenférmigen Festbettreformer. Designziele sind ein hoher Wirkungsgrad, geringe
Warmeverluste durch einen guten Warmeubergang und die thermische Integration der
CO-Reinigungsstufen (Tabelle 18). Weitere Ziele sind geringere Herstellungskosten durch
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die Verwendung preiswerter Materialien (niedriger Reformiertemperaturen) und ein mas-
senfertigungsfreundliches Design (OGDEN 2001, ScHMITz 2002, LuTtz 2003, OGDEN 2003,
SIDDEL 2003, FERREIRA-APARICIO 2005, KOLB 2008).

Tabelle 18: Hauptreaktionen der Methanreformierung und Kohlenmonoxideliminierung

DgH® in Temperatur in

Verfahren Reaktionen KI/mol  °C Bemerkung

Dampfreformierung CH, + H,O — CO + 3 H, 206 600 - 850 75 - 80 H,"
CH4+2H20—>C02+4H2 165

Partielle Oxidation CH4 +0,50, - CO+2H, -36 1300 31-34 H,"

CO-Shift CO + H,0 — CO, + H, - 41 HT? 350-420 CO<1%

NT? 220 - 280

Selektive Oxidation 2 CO + O, — 2 CO, -283 60 - 180 CO<10

2H,+ 0, — 2 H,0 - 246 ppm

Y Erdgasreformat nach CO-Shift 2 Hochtemperatur-Shift * Niedertemperatur-Shift

Mitte der 1980er Jahre legte das danische Unternehmen Haldor Topsoe mit dem ,Heat
Exchange Reformer® (Abbildung 23) ein wegweisendes Design flr warmeintegrierte
Dampfreformer vor. Kompakte, modulierte Erdgasprozessoren mit verbesserter Warmein-
tegration von CO-Shift und Verdampfer wurden von mehreren Unternehmen und For-
schungsinstituten entwickelt (Tabelle 19). Die Reformer sind auf eine Integration mit PEM-
Brennstoffzellen im Leistungsbereich 1 — 12 kW ausgelegt. Die Wasserstoffwirkungsgrade
liegen bei 70 - 80 % unter Volllast. Im Teillastbetrieb sinkt der Wirkungsgrad um mehrere
Prozentpunkte. In Deutschland wurden Kompaktreformer u.a. vom Zentrum flr Brenn-
stoffzellentechnologie (ZBT), der WS Reformer GmbH (Abbildung 24) und der Risaer
Brennstoffzellentechnik (RBZ) entwickelt. Diese Reformer werden in unterschiedliche
PEMFC-Anlagen integriert (HALDOR ToOPSOE 1988, HEINZEL 2003, HEIKRODT 2004, HEIZEL
2004, GERBER 2004, KRAUSE 2004A, KRAUSE 2004B, ScHMID 2004, GROSSER 2006, WS
2008).
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Tabelle 19: Technische Daten verschiedener Erdgasreformer (LOFFLER 2003, ECHIGO 2004,

KRAUSE 2004, HEINZEL 2005, WS 2008)

Hersteller/Modell

¢, Biogasanwendung
S @ D Wasserstoffleistung

:
ZBT
WS Flox Compact C4 ja?
RBZ (4 kW) ja®
Idatech® k.A. 14
Osaka Gas k.A. 2.5

o N
© N

78

y & Hx-Wirkungsgrad (%)
o

Arbeitstemperatur (°C)

~
(&)

0
750
650
850
K.A.

2 CO am Ausgang (ppm)
o

<10.0
<5
<3
<05

Kosten (€/kw )Y

00 k.A.

k.A.

) Elektrische Leistung Brennstoffzelle “ vgl. Abschnitt 2.4.2 *) modifiziet ¥ Membranreaktor

(>99,9 % Hz)

1
| —

"

1

fuel out
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reformed | l
Flue gas . —
out =
1st catalyst
bed 5
s\ L
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Abbildung 23: Haldor Topsoe ,Heat Exchange
Reformer* (HALDOR TOPSOE 1988)
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Abbildung 24: WS Flox Kompakt-
reformer (WS 2004)

Eine bessere Produktgasqualitat mit Wasserstoffreinheiten > 99,9 % versprechen Memb-
ranreformer, bei denen eine Palladiummembran in den Reformer- oder Wassergas-Shift-
Reaktor eingebracht wird. Durch die selektive Wasserstoffdiffussion verschiebt sich das
Reaktionsgleichgewicht schon bei niedrigeren Temperaturen in gunstigere Bereiche. Der
Retentatstrom wird flr den Brenner genutzt. Nachteilig ist der erforderliche Eingangsdruck
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von > 10 bar, der fir gasférmige Brennstoffe einen erheblichen Verdichtungsaufwand er-
fordert. Membranreformer der Firma ldatech wurden in Feldtest von 2 kW PEMFC-
Anlagen durch RWE genutzt, die aber nicht mehr weiterentwickelt werden (Abbildung
25). In Europa entwickelt das Energy Research Center of the Netherlands (ECN) Paladi-
ummembranen und Membranreformer. Aufgrund des Verdichtungsaufwandes wird das
Anwendungsgebiet fur Membranreaktoren vornehmlich fur flissige Brennstoffe und indus-
trielle Prozesse gesehen (LOFFLER 2003, EDLUND 2005, DELFT 2005, KoLB 2008).

Flue
Membrane CH. + 20, _ CO. + 2H.O
gas T module 4 2 \\ // 2 2
Fuel Catalyst LA AT AN AC L AL e
(10-5[)““1} 1 ".-'_':'.':;'.v;:;':._‘-_.:.,:_"_- i
i
Water »| Vaporizer and o —» H}'dmgeur
steam reformer Substrate AT
i (0.5mm)
Air
—|
Bumer
| Catalyst J Frryrrpr e R R T e R e
l (10-50um) + boiiuiniio /‘u\ LI
- -
Raffinate CH, + H,0 CO + 3H,

Abbildung 25: Idatech Membranreformer Abbildung 26: Prinzip eines Platten-
(LOFFLER 2003) reformers (SIDDLE 2005)

Ein weiterer Designansatz liegt in dem Konzept der katalytischen Plattenreformer, bei de-
nen die Katalysatoren fir die Verbrennung und Reformierung auf beiden Seiten einer
Edelstahlplatte aufgebracht sind (Abbildung 26). Plattenreformer gewahrleisten im Ver-
gleich zu Katalysatorschuttungen einen besseren Warmetlibergang, gute Skalierbarkeit
und hohe Leistungsdichten. Die Entwicklung von Membranreformern fir gasférmige
Brennstoffe ist aber noch weit von der Marktreife entfernt (SIDDLE 2005, KoLs 2008).

2.4.2 Reformierung von Biogas

Die Reformierung von Biogas eroffnet neue, energieeffizientere und emissionsarmere
Nutzungsrouten auf der Basis von mobilen und stationaren Brennstoffzellen (Abbildung
27).

Durch Biogasreformierung wird ein wasserstoffreiches Brenngasgas mit ca. 60 % Was-
serstoff und 15 % Kohlenmonoxid erzeugt, welches fir Schmelzkarbonat-Brennstoffzellen
(MCFC) und Festoxid-Brennstoffzellen (SOFC) geeignet ist. Fir Niedertemperatur-
Brennstoffzellen sind weitere Aufbereitungsschritte erforderlich. Mit der Wassergas-Shift-
Reaktion (CO-Shift) wird der Kohlenmonoxidanteil auf unter 1 % gesenkt und damit der
Einsatz in Phosphorsaure-Brennstoffzellen (PAFC) mdglich. Durch die nachgeschaltete
selektive Oxidation mit Umgebungsluft kann ein weitgehend CO-freies Brenngas (CO <
10 ppm) erzeugt werden, das den strengen Anforderungen von Polymer-Elektrolyt-
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Membran-Brennstoffzellen (PEMFC) genligt (SCHULER 2001, KuBOTA 2003,ZHANG 2003,
ScHMACK 2004, ScHoLz 2004, SCHMERSAHL 2005).

Druckwechsel-

adsorption
H, -Treibstoff fr
mobile Anwendungen
Membran- | | V‘fgg%f?” (Motor, PEMFC, SOFC)
trennung 2
fef . . Selektive PEM-Brennstoffzelle
Tw. Gasreinigung Reformierung ——  CO-Shift Oxidation Reformat (PEMFC)
45 - 65 % CH, 56 - 66 % H,
Phosphorsaure-
Reformat Brennstoffzelle (PAFC)
58 - 68 % H,
1% CO
Interne Reformierung Hochtemperatur-
Ref : Brennstoffzellen
o ?g’z”g)oaHz (MCFC, SOFC)
10-20 % CO

Abbildung 27: Reformierung von Biogas flr den Einsatz in Brennstoffzellen

Im Vergleich zur Erdgasspeisung bestehen fur die Auslegung von Biogasreformern zwei
wesentliche Unterschiede. Biogas weist einen geringeren Methananteil und eine hohe
Kohlendioxidfracht auf und die Gaszusammensetzung schwankt im zeitlichen Verlauf
(Abbildung 28). Fluktuationen des Methangehalts von mehr als 15 Prozentpunkten
sind moglich (FNR 2006). Der Methangehalt von Biogas aus landwirtschaftlichen Bio-
gasanlagen liegt in Abhangigkeit von Substrat und Verfahren normalerweise im Bereich
von 50 - 65 % des trockenen Gases. Bei neuartigen Verfahren mit zweistufiger Fest-
Flussig-Vergarung kdnnen allerdings auch CHs-Konzentrationen von 70 - 82 % erreicht
werden. Die Gaszusammensetzung ist abhangig von den Substraten, den Verfahren
und von den Prozessparametern (FNR 2004, BiogasCropsNetwork 2007).
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Abbildung 28: Zeitlicher Verlauf des CH4- und O,-Gehalts in ausgewahlten Biogasanlagen des
Bundesmessprogramms

Die Anforderungen des Reformers an das Biogas sind in erster Linie von den verwen-
deten Katalysatoren abhangig. Die derzeit kommerziell verfugbaren Nickel-
Katalysatoren sind nicht schwefeltolerant. Da die Anforderungen der Brennstoffzellen-
katalysatoren an die Schwefelfreiheit aber noch wesentlich héher liegen, muss Biogas
vor der Nutzung in PEMFC-Anlagen maglichst vollstandig entschwefelt werden. In den
meisten Fallen ist eine Kombination von biologischen und adsorptiven Entschwefe-
lungsverfahren die kostenglnstigste und leistungsfahigste Variante. Schwefelgehalte
von weniger als 10 ppb sind darstellbar. Durch die biologische Entschwefelung mit Luft-
einspeisung in den Biogasreaktor oder einen externen Reaktor kann der Schwefelgehalt
in den meisten Fallen auf Werte < 100 ppm gesenkt werden. Adsorptive kalte Tiefent-
schwefelung kann den Schwefelgehalt dann unter 10 ppb reduzieren (SCcHMACK 2004,
RORLER 2005, STEFFEN 2008).

Zur Reformierung von Biogas fur PEM-Brennstoffzellen liegen nur wenig theoretische und
experimentelle Arbeiten vor (vgl. 2.3.4).

Thermodynamsiche Berechnungen von Sasaki analysieren die Gefahr von Kohlenstoffab-
lagerungen, die zu einer Katalysatordeaktivierung fuhren. Er konstatiert fur Biogas eine
geringe Verkokungsgefahr. Wahrend einige experimentellen Arbeiten dieses Ergebnis
bestatigen (Kohlenstoffbildung erst bei S/C < 1,8), traten bei anderen Untersuchungen
Verkokungen auch bei héheren Dampfanteilen (S/C > 3) auf (EFFENDI 2002, SAsAKI 2003,
AHRENS 2004).

Eine Forschergruppe am National Institut of Advanced Industrial Science and Technologie
in Sapporo, Japan fuhrte Reformierungsversuche mit modelliertem Biogas aus und leitet
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aus den Ergebnissen optimierte Prozessparameter fur Reformierung, CO-Shift und die
selektive Kohlenmonoxidoxidation ab. Zusatzlich zur normalen Dampfreformierung weisen
sie eine direkte Reaktion zwischen Methan und Kohlendioxid nach (dry reforming) und
weisen auf Probleme der Kohlenstoffbildung bei geringen Temperaturen und S/C-
Verhaltnissen hin (EFFENDI 2002, ZHANG 2004, EFFENDI 2005).

An der Bundesforschungsanstalt fur Landwirtschaft (FAL) wurde die Biogasreformierung
mit einem druckbeaufschlagten (8 bar) Flox Compact Reformer der WS Reformer GmbH
untersucht. Ein stabiler Betrieb wurde zunachst durch die Bildung von elementarem Koh-
lenstoff verhindert, der zu einer Blockade der Gaswege fiihrte. Konstruktive Anderungen
und eine angepasste Betriebsweise ermdglichten im weiteren Projektverlauf dann kurzzei-
tig Wasserstoffwirkungsgrade von 75 % (AHRENS 2004).

Die Arbeiten am Leibniz-Institut fir Agrartechnik (ATB) mit einem warmeintegrierten
Dampfreformer des Herstellers Plug Power ergaben fur die Reformierung von modellier-
tem und nativem Biogas Methanumsatzraten von 74 - 90 % und einen Wasserstoffwir-
kungsgrad von < 40 %. Das Produktgas nach selektiver Oxidation hatte einen Wasser-
stoffanteil von 53 - 64 % und CO-Gehalte von < 10 ppm (ScHoLz 2005, SCHMERSAHL
2005).

Unter dem Titel “Development of a Biogas Reformer for Production of Hydrogen for PEM
Fuel Cells” arbeiten 10 europaische Partner in dem EU-Projekt BIO-HYDROGEN an der
Entwicklung eines Reformersystems fur Biogas. Die Ziele bestehen in der Entwicklung
eines Biofilters fur die Siloxanentfernung, der Bewertung verschiedener Katalysatoren flr
die Biogasreformierung und die Optimierung des Warme- und Dampfmanagements im
Reformer durch Modellierung und Simulation. Aus diesem Projekt liegen noch keine verof-
fentlichten Ergebnisse vor.

3 Material und Methoden
3.1 Biogasanalysen
3.1.1 Messprogramm zur Spurengasanalyse von Biogas

Die Gasproben flr die Biogasanalyse wurden aus Laborfermentern des ATB (L1-L7) so-
wie aus vier Praxisanlagen (P1-4) in Nordostdeutschland entnommen. Bei den Laborfer-
mentern L1 -L4 handelt es sich um 60 | Ruhrkesselreaktoren mit kontinuierlicher Betriebs-
weise. Die Versuchsanlage ist Teil des Verbundprojekts zur dynamischen Regelung von
Vergarungsprozessen (FNR 2008a). Die Reaktoren der zweistufigen Feststofffermentation
mit Bioleaching (L5-L7) sind Bestandteil eines vom BMBF und vom Projekttrager Julich
geforderten Verbundprojektes zur Biogasgewinnung aus pflanzlicher Biomasse (BMBF
2008). Die Reaktoren laufen prinzipiell im Batch-Betrieb, wobei die Perkolation quasi-
kontinuierlich erfolgt. Die Beprobung der Versuchsanlage wurde zwischen Mai 2007 und
Mai 2008 vorgenommen.
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Tabelle 20: Probencharakteristik fur die Durchfihrung punktueller Gasmessungen

Probe Substrat Prozess Probennahme Probenzahl

L1 Ms einstufig, NF, m Fermenter 2
L2 Ms einstufig, NF, t Fermenter 2
L3 50% Ms, 50% RGl einstufig, NF, m Fermenter 4
L4 50% Ms, 50% SGi einstufig, NF, m Fermenter 6
LS R-GPS zweistufig, FF mit BL, Anaerobfilter 3
m/m Hydrolysereak- 1

tor
L6 R-GPS zweistufig, FF mit BL,  Anaerobfilter 3
m/m Hydrolysereak- 1

tor
L7 R-GPS zweistufig, FF mit BL,  Anaerobfilter 2
t/m Hydrolysereak- 1

tor
P1 81% RG, 13% Ms, 3% Gs, zweistufig, NF, m Fermenter, 3
2% RK, GK Nachgarer 4
P2 41% RG, 58% Ms dreistufig, NF, m Fermenter, 3
Nachgarer 2
P3 72% RG, 27% Ms, 1% RK  dreistufig, NF, m Fermenter, 2
Nachgarer, 2
Anmaische 2
P4 90 % RG, 10 % Ms Einstufig, NF, m Fermenter 1

NF: Nassfermentation, FF: Feststofffermentation, BL: Bioleaching, Ms: Maissilage, Gs:Grassilage,
R-GPS: Roggenganzpflanzensilage, SG: Schweinegille, RG: Rindergulle, RK: Roggenkoérner, GK:
Gerstenkdrner, m: mesophil (35-40 °C), t: thermophil (55-57°C)

Bei drei der ausgewahlten Praxisanlagen (P1-P3) handelte es sich um Anlagen, die im
Rahmen des Bundesmessprogramms zur Bewertung neuartiger Biomasse-Biogasanlagen
(FNR 2008b) untersucht wurden. Sie liefen ausschliellich im kontinuierlichen Betrieb. Die
Probennahme wurde im Zeitraum von Juli 2007 bis Februar 2008 durchgefuhrt. Neben
den Fermentern wurde ebenfalls Gas aus den Nachgarbehaltern der Anlagen verglei-
chend in die Analysen einbezogen. Zur Vervollstandigung der Messungen wurden bei ei-
ner Anlage (P3) auch zwei Proben des geschlossenen Anmaischbehalters analysiert. Die
vierte Praxisanlage (P4) wurde nur einmal im Marz 2008 beprobt. Weitere Proben konnten
aus in Kap. 3.1.5 naher erlauterten Grinden nicht analysiert werde. In Tabelle 20 ist die
Probencharakteristik der punktuellen Messungen zusammenfassend dargestellt.

Daruber hinaus wurden ab Marz 2008 Batch-Versuche zur Aufzeichnung des Garverlau-
fes angesetzt (B1-B6). Der Gartests erfolgten geman VDI 4630. Als Inocolum kamen Gar-
reste aus verschiedenen mesophilen bzw. thermophilen Reaktoren des ATB zum Einsatz.
Aullerdem wurde der Garverlauf beider Prozessstufen der zweistufigen Feststoffverga-
rung mit Bioleaching aufgenommen (BLA). Dabei liefen die Hydrolyse im thermophilen
und die Methanbildung im mesophilen Temperaturbereich. Bei der Biogasanlage (BGA)
auf dem Gelande des ATB handelt es sich um einen Mietenfermenter der nach dem Prin-
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zip der einstufigen Feststoffvergarung betrieben wird. Das Substrat bestand aus 2,5 t
Maissilage, 1,5 t Pferdemist sowie 6 t Impfsubstanz. Als Impfmaterial wurde Garrest aus
einer ahnlichen Anlage verwendet. Das Substrat wurde fertig durchmischt von der Biowork
GmbH Phoben bereitgestellt. Parallel dazu wurde ein Gartest mit derselben Substratmi-
schung im mesophilen Temperaturbereich durchgeflhrt und der Verlauf aufgezeichnet. In
Tabelle 21 fasst die Eigenschaften der Proben fur die Garverlaufsmessungen zusammen.

Tabelle 21: Probencharakteristik der Garverlaufsmessungen bei Vergarung im Batch-Betrieb

Probe Substrat Prozess Probennahme
B1 R-GPS einstufig, NF, m Fermenter
B2 R-GPS einstufig, NF, t Fermenter
B3' Ms einstufig, NF, m Fermenter
B4' Ms einstufig, NF, t Fermenter
B5' SG einstufig, NF, m Fermenter
B6' SG einstufig, NF, t Fermenter
1 o) A o o
B7 E,%/IA Garrest, 25% Ms, 15% Einstufig, FF, m Fermenter
BGA' 60% Garrest, 25% Ms, 15% . .
PM einstufig, FF, m Fermenter
BLA zweistufig, FF mit Hydrolysereaktor, Anaerob-
R-GPS )
BL, t/m filter

Ms: Maissilage, R-GPS: Roggenganzpflanzensilage, SG: Schweinegille, PM: Pferdemist,
m: mespphi, t: thermophil

' Die Versuche sind wegen eines technischen Defektes des Massenspektrometers nicht auswert-
bar.

3.1.2 Messeinrichtung zur Spurengasanalyse

Fir die Spurengasanalyse wird ein Agilent 6890 Gaschromatograph eingesetzt, der mit
einem Agilent 5975 inert Massenspektrometer (MS) gekoppelt ist (Abbildung 29). Bei
dem Massenspektrometer handelt es sich um ein Quadrupolgerat mit Elektronenstol3-
lonisierung. Ferner verfugt das GC-MS Uber einen zweiten Kanal mit Warmeleitfahigkeits-
sensor (WLD) fur die quantitative Analyse der Permanentgase.
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Abbildung 29: GC-MS Gasanalyse-System flr die Spurengasmessung

Die Trennung der Spurengase fur die massenspektrometrische Analyse erfolgte mit einer
Kapillarsdule vom Typ DB-. Die DB-1 deckt einen sehr weiten Applikationsbereich ab und
l&sst sich daher ausgezeichnet mit dieser Detektorart kombinieren. Die Auftrennung der
Verbindungen fur die Warmeleitfahigkeitsmessung wurde mit einer PLOT-Saule und einer
Molsiebsaule fur die Aufspaltung von in der Gasprobe enthaltender Luft in ihre Bestandtei-
le realisiert. PLOT-Saulen eignen sich gut zur Trennung von Verbindungen, die bei Raum-
temperatur gasférmig sind, wie zum Beispiel niedrigmolekulare Kohlenwasserstoffisome-
re, Alkane, Wasser und Schwefelverbindungen. Die Eigenschaften der verwendeten GC-
Saulen fasst Tabelle 22 zusammen. Als Tragergase wurden fur das Massenspektrometer
Helium und fr den Warmeleitfahigkeitsdetektor Argon gewahit.

Tabelle 22: Eigenschaften der verwendeten GC-Saulen

DB-1 HP-PLOT Q HP-MOLSIV
Lange 60 m 30m 30m
Durchmesser 0,53 mm 0,53 mm 0,53 mm
Filmdicke 5um 40 um 25 um
Stationare Phase Dimethylpolysiloxan Polystyrol- Molsieb 5A-Zeolithe
Divinylbenzol

Temperaturbereich  -60 — 260 °C -60 — 270 °C -60 — 300 °C
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3.1.3 Biogas Probenahme- und aufgabe

Die Proben wurden in PETP-Gasprobenbeuteln von Tesseraux (Burstadt, Deutschland)
gesammelt. Der Probenbeutel besteht aus drei verschiedenen Materialschichten, PETP
(Polyethylenterephthalat) mit einer Starke von 12 um auf3en, 12 ym Aluminium in der Mitte
und 75 pym Polyethylen als Innenbeschichtung. Fir die Biogasproben aus den Biogasan-
lagen und den Laborfermentern wurden 20 I-Beutel verwendet. Fur die Gasproben aus
den Batchversuchen wurden 5 | und 2 I-Beutel eingesetzt.

Die Probennahme in den Praxisanlagen erfolgte direkt an den Gasspeichern von Fermen-
tern und Nachgarbehaltern. An den Laborfermentern wurden die Proben aus den jeweils
an den Reaktor angeschlossenen Speicherbehaltern enthommen. In allen Fallen wurde
das Gas aus den Speichern direkt in den Gasprobenbeutel gepumpt. Bei den Batch-
Ansatzen stromte das Gas aus den Garbehaltern direkt in die Probenbeutel, die in regel-
mafigen Abstanden ausgetauscht und der Analyse zugefuhrt wurden. Zur Probenaufgabe
am GC-MS wurden die Gasbeutel direkt mit dem automatischem Gasprobeneinlass ver-
bunden.

3.1.4 Probenstabilitat in den PETP-Probenbeuteln

Um die Eignung der PETP-Probenbeuteln fir die Speicherung der Biogasproben zu ermit-
teln, wurden Versuche zur Stabilitat der Schwefelverbindungen durchgefthrt. Dazu wur-
den die Beutel mit Prufgasen (279 ppm H.S in CH4/CO,-Matrix und 30 ppm der anderen
VSC in Ny) geflllt. Die Probenbeutel wurden bei Raumtemperatur im Labor gelagert. Ins-
gesamt wurden zwei Proben eines jeden Gemisches Uber eine Speicherperiode von einer
Woche analysiert.

Nach einer Speicherperiode von 8 Tagen waren bedeutende Konzentrationsverluste aller
sechs Schwefelverbindungen zu verzeichnen. Sie bewegten sich in einem Rahmen von
20 bis 37 %. Ethylmerkaptan und Schwefelkohlenstoff verloren in den ersten drei Tagen
mehr als 20 % und Methylmerkaptan ungefahr 17 % ihrer urspringlichen Konzentration.
Die Konzentrationsabnahme bei Carbonylsulfid und Schwefelwasserstoff waren deutlich
niedriger (weniger als 10 %). Innerhalb von 8 Tagen fiel der COS-Gehalt in den Proben-
beuteln um 20 %. Die Konzentrationsverluste aller anderen Komponenten lagen bei 31 -
37 % (Abbildung 30).



56 Scholz, Schmersahl, Ellner

40

—e - H2S —5—COS

35 H —A—MeSH —3¢«—EtSH
40 || —¥— DMS —o—Cs2 __—

Konzentrationsverluste in%

Tage nach Probennahme

Abbildung 30: Stabilitdt von Schwefelverbindungen bei der Speicherung in PETP-Proben-
beuteln (H.S: Schwefelwasserstoff, COS: Carbonylsulfid, MeSH: Methylmerkaptan, EtSH:
Ethylmerkaptan, DMS: Dimethylsulfid, CS,: Schwefelkohlenstoff)

Stabilitatsstudien von VSCs in Tedlar-Probenbeuteln wurden von WARDENCKI (1998) und
NILSEN et al. (2002b) veroffentlicht. In ungefahr 10 Tagen verlor H,S die Halfte der Aus-
gangskonzentration. Die Stabilitat anderer schwefelhaltigen Gase war innerhalb eines
Zeitraumes von zwei Wochen selbst im ppb-Bereich zufrieden stellend (WARDENCKI 1998).
In den PETP-Gasprobenbeuteln sanken die H,S-Konzentration weniger und der VSC-
Gehalt deutlich mehr als in Tedlar-Beuteln. Im Gegensatz zu Wardencki beobachteten
NIELSEN et al. (2002b) keine detektierbaren Verluste innerhalb einer Versuchsdauer von
20 Stunden.

Um Verluste oder mogliche Transformationen der gespeicherten Schwefelverbindungen
zu vermeiden, sollten die Proben so schnell wie moglich analysiert werden.

3.1.5 GC-MS Methodenentwicklung

Samtliche Messungen zur Gasanalyse wurden mit derselben Methode durchgefuhrt. Die
Betriebsparameter des GC-MS-Systems fur die entwickelte Methode sind in Tabelle 23
dargestellt.
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Tabelle 23: Betriebsparameter des GC-MS-Systems

Spurengase Permanentgase
Einlass Temperature: 250 °C Temperature: 250 °C

Pressure: 4,0 kPa Pressure: 42,3 kPa

Split ratio: ohne Split ratio: 5:1

Total flow: 29,5 ml/min Total flow: 26,2 ml/min
Saulen DB-1 HP-PLOT Q

Pressure 4,0 kPa Pressure 42,3 kPa

Flow: 4,4 ml/min Flow: 4,0 ml/min

Average velocity: 54 cm/s Average velocity: 37 cm/s
Detektor MS WLD

Interface: 250 °C Temperature: 200 °C

MS Quad: 150 °C Reference flow: 20,0

MS Source: 230 °C ml/min

Acquisition mode: Full Makeup flow: 9,0 ml/min

Scan
Temperaturpro- Initial temperature: 50 °C, 4 min, Rate: 20 °C/min
gramm Intermediate temperature: 120 °C, Rate: 25 °C/min

Final temperature: 220 °C

Die Bestimmung der Permanentgase CH, und CO, wurde mit Hilfe des Warmeleitfahig-
keitssensors realisiert. Zur ldentifikation der Gasbestandteile wurde der Gaschroma-
tograph jeweils mit den Reingasen beaufschlagt und die Retentionszeiten der Komponen-
ten ermittelt. FUr Methan ergab sich eine Retentionszeit (tr) von 5,290 min und fur Koh-
lendioxid 6,025 min. Die Qualifizierung der Spurengase mit dem Massenspektrometer er-
folgte in ahnlicher Weise. Schwefelwasserstoffe wurde in einem CH4/CO»-Gemisch inji-
ziert. Ein weiteres Prufgas enthielt alle anderen Schwefelverbindungen in Stickstoff. Jede
Verbindung zeigt bei der Massenspektrometrie ein charakteristisches Fragmentations-
muster. Daruber ermdglicht ein Spektrenvergleich mit der Spektrenbibliothek die Identifika-
tion und die Zuordnung der Retentionszeiten (Tabelle 24). Die Fragmente, die fur die
Quantifizierung benutzt wurden, sind fett markiert.

Tabelle 24: Eigenschaften wichtiger VSC und charakteristische Parameter der GC-MS-Analyse

Komponente Formel Molekiilmasse (Solg;jepunkt tg (Min) m/z
Schwefelwasserstoff H,S 34.1 -60 2.25 32,33, 34
Carbonylsulfid COS 60.1 -50 2.43 32, 44, 60, 62
Methylmerkaptan

(MeSH) CH3SH 48.1 6 3.32 45, 47,48
Ethylmerkaptan (EtSH) CH3;CH,SH 62.1 36.2 478 47, 62
Dimethylsulfid (DMS) (CH3),S 62.1 38 5.14 45, 47,62, 64
Schwefelkohlenstoff CS, 76.1 46 5.68 44,76, 78

m/z: charakteristisches Masse/Ladungsverhaltnis der Fragmente, tr: Retentionszeit
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3.1.6 Kalibrierung, Nachweisgrenzen und Reproduzierbarkeit des GC-MS

Bei der quantitativen Analyse wurde flur alle Verbindungen die Methode des ,externen
Standards” gewahlt, da nur eine Auswahl von einigen Spurengasen in der Gasprobe
quantitativ bestimmt wurde. Andere Methoden zur Quantifizierung lieRen sich entweder
nur unter sehr hohem Arbeitsaufwand realisieren oder boten zusatzliche Quellen, die zur
Erhéhung des Messfehlers fuhren kénnten. Die Reproduzierbarkeit der Probeninjektion
aufgrund schwankender Probenvolumina kénnte bei der Anwendung von externen Stan-
dards problematisch sein, weil Fehler direkt in das Ergebnis eingehen. Durch die Prazision
des automatischen Gasprobeneinlasses kann diese Fehlerquelle jedoch als minimal an-
gesehen werden. Zur Auswertung der quantitativen Analyse wurde die Peakflache eines
Peaks herangezogen, weil sie weniger anfallig fur Schwankungen in den chromatographi-
schen Bedingungen und fir Uberladungen als die Peakhohe ist. Bei Uberladungen wéchst
die Peakhohe nicht mehr proportional mit der Menge. Die Peakflache dagegen wachst
weiterhin proportional, indem eine Peakverbreiterung eintritt (KoLs 2002). Um den Zu-
sammenhang zwischen Probenmenge und Peakflache zu ermitteln, wurde fur alle Verbin-
dungen eine Mehrpunkt-Kalibration durchgefuhrt (Abbildung 31 und Abbildung 32).

Schwefelwasserstoff wurde als Prifgas in einer Konzentration von 279 ppm bezogen. Das
restliche Prifgas bestand aus 60 % Methan und 40 % Kohlendioxid. Alle anderen Schwe-
felverbindungen wurden mit einer Konzentration von 30 ppm in einer Stickstoffmatrix gelie-
fert. FUr die Erstellung weiterer Kalibrierpunkte wurden die entsprechenden Priufgasmi-
schungen mit Stickstoff verdinnt. Zur Reduzierung der Konzentrationen kam ein speziel-
les Gasversorgungssystem zum Einsatz. Die Gasflisse wurden Uber Massenflussregler
(Red-y smart, Vogtlin) gesteuert. Die Ermittlung der Nachweisgrenzen erfolgte durch die
Reduzierung der jeweiligen Konzentration einer Verbindung, bis sie nicht mehr detektiert
werden konnte. Die Kalibrierung des Warmeleitfahigkeitsdetektors fur die Permanentgase
wurde mit dem H,S-haltigen 60/40-Gemisch sowie von Reingasen, die mit Hilfe des Gas-
versorgungssystems in unterschiedlichen CH4/CO»-Verhaltnissen abgemischt wurden,
vorgenommen. Die Nachweisgrenzen fur Methan und Kohlendioxid wurden nicht ermittelt,
weil diese Verbindungen als Biogashauptbestandteile in wesentlich groReren Mengen
enthalten waren. Fir die Uberpriifung der Reproduzierbarkeit der Methode wurden je drei
individuell vorbereiteten Proben analysiert und die relative Standardabweichung (RSD)
berechnet.
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Abbildung 31: Kalibrierfunktion fur CH, am  Abbildung 32: Kalibrierfunktion fir H,S am
WLD MSD

Der Verlauf der Kalibrierfunktion war fur alle sechs Schwefelverbindungen und die Perma-
nentgase linear (Tabelle 25). Dieses Verhalten zeigt nicht nur, dass sich sowohl der MSD
als auch der WLD linear verhalten, sondern auch, dass die durch das Gasversorgungs-
system hergestellten Konzentrationen akkurat waren. Da jede Komponente ihre eigene
Response-Charakteristik besitzt, wurde der Respons-Faktor fur jede Verbindung ermittelt.
Aulerdem ergaben sich fur Verbindungen mit hoheren Siedepunkten bei der Analyse
grofRere relative Standardabweichungen. Die Ursache wird in den inkonstanten Probeauf-
gabetemperaturen vermutet, da der Aufstellort des GC-MS Systems nicht klimatisiert ist.

Tabelle 25: Linearitat, Nachweisgrenzen und Reproduzierbarkeit der Zielverbindungen

Regressionskoeffi- Reproduzierbarkeit

Spezies Nachweisgrenze

cient r2 (RSD)
CH, 1,000 / 0,99 %
CO, 0,999 / 0,81 %
H.S 0,998 1 ppm 0,82 %
COS 0,933 1 ppm 5,42 %
MeSH 0,913 2 ppm 10,23 %
EtSH 0,985 9 ppm 16,12 %
DMS 0,990 10 ppm 12,91 %

CS; 0,931 500 ppb 11,30 %
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3.1.7 Messdatenaufbereitung der Biogasanalysen

Die Datenaufbereitung unterstitzte eine Auswerteeinheit (PC) mit Software. Mas-
senspektrometer, Gaschromatograph und Messplatz-PC waren dber eine LAN-
Verbindung miteinander verknupft. Die Aufbereitung der Daten erfolgte mit Hilfe der Soft-
ware MS Chemstation. Die Software ermdglichte in zwei getrennten Fenstern die Gera-
testeuerung und die Auswertung der akquirierten Daten. Zahlreiche Werkzeuge wie zum
Beispiel die Spektrenbibliothek NIST standen fir die qualitative Auswertung zur Verfu-
gung. Fur die Quantifizierung wurden die verschiedenen Kalibrationsdaten in der Software
hinterlegt. Die Ergebnisse der Quantifizierung wurden anschlie®end in einem Ergebnisre-
port zusammengefasst.
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Abbildung 33: Darstellung der Chromatogramme mit der Software MS Chemstation

3.1.8 Qualitatssicherung und technische Probleme der Spurengasanalysen

Um die Qualitat der Messergebnisse sicherzustellen, wurde die Kalibrierung beider Mess-
kanale durch regelmalige Testmessungen mit Prufgas Uberprift. Die erstmalige Kalibrie-
rung startete im April 2007. Bei den Kontrollmessungen erwiesen sich sowohl der mas-
senselektive Detektor (MSD) als auch der Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) in ihrem
Verhalten als sehr stabil. Die Abweichungen des WLD-Signals im Sommer 2008 resultier-
ten aus einer Undichtigkeit am Probeneinlass. Bei Injektion der Gasprobe wurden auch
kleine Mengen Luft mit angesaugt, so dass sich die Messwerte der Volumenanteile der
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Permanentgase um ca. 1 - 2 Prozentpunkte verringerten (Abbildung 34 und Abbildung
35).
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Abbildung 34: Abweichungen vom Kalibrier-  Abbildung 35: Abweichungen vom Kalibrier-
wert bei Testmessungen mit Priifgas am WLD  wert bei Testmessungen mit Prifgas am MSD

Ab April 2008 begannen die technischen Probleme mit dem Massenspektrometer. Die
Nachweisempfindlichkeit baute stetig ab. Der Austausch von Verschleil3teilen wie bei-
spielsweise den Filamenten und Reinigungsarbeiten am Gerat bewirkten keine Verbesse-
rung. Die Hinzuziehung des technischen Kundendienstes brachte bis jetzt noch keine
endgultige Klarung der Fehlerursache. Abbildung 36 verdeutlicht den rapiden Abbau der
Nachweisempfindlichkeit des MSD. Beispielhaft sind einige Prufgasmessungen darge-
stellt. Zunachst zeichnete sich das Gerat durch sehr gro3e Stabilitat aus. Im Sommer
2008 jedoch hatte das Messsignal des MSD uber 80 % seiner Intensitat verloren.
Abbildung 36 dokumentiert den zeitlichen Verlauf des Empfindlichkeitsverlustes. Dazu
wurden das bei jeder Messung aufgenommene WLD-Signal fur die Gaskomponenten Me-
than mit dem MSD-Signal verglichen.
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Abbildung 36: Zeitlicher Verlauf des MS/WLD Signalverhaltnisses

3.1.9 Fehleranalyse

Bei den vorgestellten Versuchen handelte es sich in erster Linie um Vergleichsmessun-
gen. Die Messungen sind statistisch allerdings nicht abgesichert, weil die Versuche nicht
haufig genug wiederholt wurden. Die kritischsten Arbeitsschritte der Biogasanalyse bezug-
lich des Fehlereintrages sind Probenahme und -aufgabe. Bei der Probennahme muss ge-
wahrleistet werden, dass mdglichst wenig Umgebungsluft in den Gasprobenbeutel ge-
langt. Dazu wurden die Schlauchverbindungen so kurz wie mdglich gehalten und relativ
groRe Probevolumina angestrebt, um die Auswirkungen eines eventuellen Lufteintrages
so gering wie maglich zu halten. Die Probenahme bei den Batch-Ansatzen gestaltete sich
besonders mit nachlassender Gasproduktion gegen Ende der Versuchsreihe problema-
tisch, da die Diffusion von Umgebungsluft in den Probenbeutel nicht auszuschlieRen war.
Als problematisch war auch die Instabilitat der Schwefelverbindungen in den eingesetzten
Gasprobenbeuteln einzustufen. Dieser Erscheinung wurde mit einer zeitnahen Analyse
innerhalb von 24 Stunden entgegengetreten. Der wichtigste Einflussfaktor wahrend der
Probeaufgabe gasférmiger Proben war die Raumtemperatur. Fir die Analysen wurde sie
zwar weitgehend konstant gehalten, geringe Schwankungen waren jedoch nicht vollstan-
dig auszuschlie3en, was die Ergebnisse der Quantifizierung beeinflusst haben kdnnte.

Der Gaschromatograph mit Massenspektrometer (GC-MS) zeichnete sich durch sehr gute
Linearitat und Stabilitat der Kalibrierung an beiden Detektoren aus. Das Massenspektro-
meter erreichte vergleichsweise nur unginstige Vakuumwerte, die die Nachweisempfind-
lichkeit des Gerates direkt beeinflussen. Ursache fur diese Erscheinung ist der grofe
Durchmesser der verwendeten Chromatographie-Saule. Um ein optimales Trennverhalten
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zu erreichen, kam eine Saule mit hoher Filmdicke zum Einsatz, was eine Vergrolierung
des Durchmessers und damit wegen der nicht optimalen Vakuumwerte eine Verschlechte-
rung der Nachweisempfindlichkeit nach sich zieht. Entsprechend wurde ein geringerer
Saulendurchmesser zu einer besseren Nachweisempfindlichkeit auf Kosten des Trenn-
verhaltens fluhren. Die Messungen mit dem GC-MS wurden auflierdem von einem recht
hohen Untergrund-Signal begleitet. Der Grund hierfur kdbnnte an den Metallverschraubun-
gen an den Ventilen liegen, die keine 100%-ige Dichtheit gewahrleisten, aber aufgrund der
hohen Temperaturen erforderlich waren.

Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass die Linearitat und Stabilitat des GC-
MS bis zum technischen Defekt sehr zufriedenstellend war. Im Vorfeld der Versuche wur-
de zwar eine hohere Nachweisempfindlichkeit erhofft, die aber mit den fir die Messaufga-
be gewahlten Geratekonfigurationen nicht erreichbar war.

Far weiterfihrende Arbeiten kann eine Senkung der Nachweisgrenzen fur fllichtige
Schwefelverbindungen um mehrere Groé3enordnungen durch einen Aufkonzentrierung in
der Probenaufgabe erreicht werden. Geeignete Verfahren hierfir sind die Thermodesorp-
tion und die Festphasenmikroextraktion (SPME).

3.2 Biogasreformierung und Brennstoffzellenkopplung
3.2.1 Versuchsprogramm
Reformierung von modelliertem Biogas - Uberblicksversuche

In den Uberblicksversuchen wird die Reformierung von Methan-Kohlendioxid-Mischungen
(modelliertes Biogas) unterschiedlicher Zusammensetzung Uber den gesamten spezifizier-
ten Regelbereich des Reformers untersucht. Regelgrole sind die Reformierungstempera-
tur (R91T_N), der Prozessgasvolumenstrom (R40_F N) und das Wasserdampf-Methan-
Verhaltnis (S_C_SW). Das Versuchsdesign ist vollfaktoriell (Tabelle 26).

Tabelle 26: Versuchsparameter flir den vollfaktorieller Versuchsplan zur Modellgasreformierung

Parameter Einheit Werte
Methangehalt % 50; 60;70
Reformertemperatur °C 570; 590; 620; 650
Wasserdamf-Methan-Verhaltnis 3,5;4,2; 5,0;6,0
Methanvolumenstrom I/min 2,8:3,4;4,0

Die Versuche wurden an 11 Versuchstagen ausgefuhrt (Tabelle 27). Nach der Hochfahr-
prozedur wurde die erste Versuchseinstellung (Temperatur und Volumenstrom) bei einem
S/C Wert von 6,0 vorgegeben und 1 Stunde bis zur ersten Messung gewartet. Die Gas-
analysen wurden in upstream-Richtung vorgenommen. Fur die folgenden Messungen
wurden die weiteren S/C Werte in Richtung eines geringeren Wasseranteils eingestellt
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und fiir jeweils 5 Minuten gehalten. Bei Anderung der Vorgabetemperatur und des Pro-
zessgasvolumenstroms wurde 30 Minuten gewartet und dann wieder mit der Messung bei
S/C = 6,0 begonnen.

Tabelle 27: Versuchseinstellung nach Versuchstagen

Tag CH;in %  Temperaturin °C CHz in I/min Bemerkung
1 60 570; 590; 620; 650 2,8
2 60 570; 590; 620 3,4 590 °C nicht stabil"”
3 60 570; 590; 620; 650 4,0 570 °C nicht stabil"
60 650 3,4
4 50 570; 590 2,8 570 °C nicht stabil”
5 50 620; 650 2,8
50 570; 590 3,4 570 °C nicht stabil”
6 50 620; 650 3,4
7 50 570; 590; 620; 650 4,0
8 70 570 2,8;3,4;4,0 3,4 und 4,0 ml/min nicht
stabil"
9 70 590 2,8;3,4;4,0 4,0 ml/min nicht stabil"
10 70 620 2,8, 3,4 3,4 ml/min nicht stabil"
11 70 650 2,8,3,4;4,0
70 620 4,0

" Die Brennerregelung schwang und damit fluktuierte auch die Reformierungstemperatur

Reformierung von modelliertem Biogas - Prozessoptimierung

Fur die Prozessoptimierung wurde eine statistische Versuchsplanung vorgenommen.
Nach Auswertung der Uberblicksversuche wurden die Parametergrenzen eingegrenzt. Mit
Hilfe der Software Design-Expert 7 wurde ein randomisierter Box-Behnken-Versuchsplan
erstellt (Tabelle 28). Im Unterschied zu den Ubersichtsversuchen wurde die Regelung der
Reformertemperatur nicht Uber die Benutzer-Temperaturvorgabe (R91T_N) vorgenom-
men, sondern es wurde die Reformermitteltemperatur (R91_T_SW) vorgegeben. Die
Brennerregelung wurde so angepasst, dass sich ein stabiles Gleichgewicht einstellen
konnte. Die Versuchseinstellungen wurden mindestens eine Stunde belassen, bevor die
Messungen durchgefiihrt wurden. Die Gasanalysen erfolgten wieder in upstream-
Richtung.
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Tabelle 28: Teilfaktorieller Versuchsplan zur Prozessoptimierung

Temperatur in

Versuch CH4in % CHy in I/min S/C

°C
1 60 605 3,6 5,0
2 60 620 3,6 4,5
3 60 605 3,2 4,5
4 50 605 3,2 5,0
5 50 620 3,2 4,5
6 60 620 2,8 4,5
7 70 605 3,2 5,0
8 50 605 3,2 4,0
9 60 620 3,2 4,0
10 70 605 3,2 4,0
11 60 620 3,2 5,0
12 60 590 3,6 4,5
13 60 605 3,6 4,0
14 70 590 3,2 4,5
15 60 590 3,2 5,0
16 60 590 3,2 4,0
17 70 605 2,8 4,5
18 60 605 3,2 4,5
19 60 605 2,8 4,0
20 60 605 3,2 4,5
21 70 620 3,2 4,5
22 50 605 2,8 4,5
23 60 605 2,8 5,0
24 50 605 3,2 4,5
25 60 605 3,2 4,5
26 60 605 3,2 4,5
27 60 590 2,8 4,5
28 50 590 3,2 4,5
29 70 605 3,6 4,5

Reformierung von nativem Biogas

Die Versuche mit nativen Biogas aus der Feststoffvergarung (vgl. 3.2.2) wurden mit den
gleichen Regelparametern wie im teilfaktoriellen Versuchsplan zur Prozessoptimierung
durchgefiihrt. Die Versuchsdurchfiihrung entsprach ebenfalls den Versuchen zur Pro-
zessoptimierung. Fur den Dauerversuch wurde der Reformer mit modelliertem Biogas
(70 % CH,) hochgefahren, so dass eine ausreichende Biogasmenge fur einen 18-Stunden
Betrieb vorhanden war.



66 Scholz, Schmersahl, Ellner

Tabelle 29: Reformierungsversuche mit nativem Biogas

Temperatur in  Prozessgas in

Versuch CHsin % °C Umin S/IC
1 56,1 590 5,5 5,0
2 52,3 605 54 5,0
3 58,4 620 5,4 50
4 58,4 590 54 50
5 57,2 590 5,9 50
6 57,2 620 5,9 50
7 57,0 590 54 50
8 57,0 590 5,4 4.0
9 58,0 605 59 5,0
10 58,0 605 59 4,5
11 58,0 605 5,9 4.0
12 58,0 590 59 4,0
13 54,4 600 5,5 5,0
14 55,1 590 5,5 5,0
15 551 590 5,5 55
16" 54,6 600 5,2 5,0
! Langzeitversuch mit Messung nach Erreichen des Arbeitspunkts und Messung
nach 16 h

Gekoppelter Betrieb von Reformer und Brennstoffzelle

Der gekoppelte Betrieb von Reformer und Brennstoffzelle wurde sowohl mit modelliertem
als auch mit nativem Biogas untersucht. Die Brennstoffzelle wurde beim Erreichen eines
CO-freien Reformats zugeschaltet und mit stufenweise steigender Stromstarke auf den
Betriebspunkt gefahren.

Tabelle 30: Versuche mit gekoppeltem Betrieb von Reformer und Brennstoffzelle

Versuch CH, Temperatur Prozessgas S/C Temperatur Stromstérke
in % in °C in I/min BZin °C BZin A
1 60,0 600 4,7 5,0 62 70
2 60,0 600 4,7 5,0 65 80
3 54,4 600 5,5 5,0 67 60
4 55,1 590 55 55 62 60
5 57,2 590 5,5 55 65 70
6 54,6 600 5,2 5,0 65 70
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3.2.2 Feed-Gase

Die Untersuchungen zur Dampfreformierung und zum gekoppelten Betrieb von Reformer
und Brennstoffzelle erfolgten sowohl mit modelliertem als auch mit nativem Biogas, bzw.
Reformat. Fur die Gasmodellierung wurden technische Gase eingesetzt (Tabelle 31). Fur
die Gasbefeuchtung des Modellreformats wurde deionisiertes Wasser (DI-Wasser) ver-
wendet.

Tabelle 31: Spezifikation der technische Gase und des DI-Wassers

Spezies Spezifikation Gebinde Hersteller
Methan 2.5 501, 200 bar airliquide
Kohlendioxid Kohlensaure 40| airliquide
Stickstoff 3.0 501, 200 bar airliquide
Wasserstoff 3.0 501, 300 bar airliquide
DI-Wasser <5uS/cm - Eigene Anlage

Das in den Versuchen verwendete Biogas wurde aus einer Mischung von Maissilage
(2,51), Pferdemist (1,5 t) und Garrest (6,0 t) erzeugt. Die Substrate wurden von einem
Biogasanlagenbetreiber (Biowork GmbH Phoeben) bereits vollstandig gemischt zur Verfu-
gung gestellt. Die Mischung wurde zur Selbsterwarmung einen Tag offen gelagert und
dann mit einem Greifer in den institutseigenen Mietenfermenter (ScHuLze 2004) einge-
bracht und gasdicht abgedeckt (Abbildung 37-Abbildung 40).

P s -

Abbildung 37: Substratmischung bei An- Abbildung 38: Mietenfermenter unbefiillt
lieferung
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Abbildung 39: Mietenfermenter befiillt Abbildung 40: Mietenfermenter abgedeckt

Zusatzlich wurde die Anlage noch mit einer Warmeisolation aus Glaswollematten und ei-
ner Wetterschutzfolie versehen. Die Beheizung des Fermenters erfolgte tber Warmwas-
ser, das durch die in der Bodenplatte verlegten Heizungsrohre stromte. Die Haufentempe-
ratur wurde organoleptisch Uberwacht und lag im Bereich von etwa 35 - 45 °C. Das ent-
stehende Biogas wurde Uber eine Offnung in der Bodenplatte durch PE-Rohre aus dem
Behalter geleitet und durch einen Schlangenkuihler, der in einen Kihlschrank montiert ist,
auskondensiert. AnschlieRend wurde das Gas durch eine 200 m lange Erdleitung einem
Folienspeicher (12 m®) am Brennstoffzellenlabor zugefiihrt. Die Erdleitung dient gleichzei-
tig als Kuhlstrecke und ist mit Kondensatabscheidern ausgerustet.

Die Abdichtung der Anlage wurde nach drei Tagen aufgrund von Undichtigkeiten erneuert.
Danach baute die Anlage einen Druck von 2 mbar auf, der sich als zu gering fur den Gas-
transport durch die Erdleitung zum Folienspeicher erwies. Durch den Einsatz einer Memb-
ranpumpe (1,7 m%h Férderleistung) konnte das Biogas in den Speicher geleitet werden,
allerdings verringerte sich durch den héheren Gasvolumenstrom die Kuhlleistung, so dass
die Taupunkttemperatur im Folienspeicher bei etwa 10 - 15 °C lag. Die Zahl der 15-
mindtigen Pumpintervalle wurde mit einer Zeitschaltuhr bedarfsorientiert eingestellt. In
dem kommunizierendem System von Fermenter und Gasspeicher stellte sich ein perma-
nenter Uberdruck von 3 - 5 mbar ein, der ausreichend war um einen Lufteintrag in den
Fermenter zu verhindern. Die Gasproduktion wurde Uber einen Zeitraum von 7 Wochen
far die Reformerspeisung genutzt. Das Biogas war sauerstoff- und stickstofffrei.
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Abbildung 41: Zeitlicher Verlauf der Methankonzentration des nativen Biogases

Die Schwefelwasserstoffkonzentration wurde mit dem GC-MS System bestimmt, aller-
dings erfolgten die Messungen zu einem Zeitpunkt an dem das MS/WLD Signalverhaltnis
sich schon deutlich verringert hatte, so dass die Messwerte im Bereich von 12 - 53 ppm
nur geringe Aussagekraft besitzen. Realistischer ist die Annahme von etwa 100 - 150 ppm
H>S im Biogas (vgl. Abschnitt 3.1.8). Die Methankonzentration (Abbildung 41) wurde mit
dem Warmeleitfahigkeitsdetektor gemessen, der von dem Geratedefekt nicht betroffen
war.

3.2.3 Versuchsaufbau

Die Versuchsanlage ist im Brennstofflabor des ATB aufgebaut und umfasst die Gasver-
sorgung, den Reformer, die Brennstoffzelle und zwei Gasanalysesysteme (Abbildung
42).
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Abbildung 42: Versuchsanlage

Die Gasversorgung ist so gestaltet, dass sowohl die Brennstoffzelle als auch der Reformer
wahlweise mit modellierten oder nativen Feed-Gasen beaufschlagt werden Die Verschal-
tung der Gaswege und Versuchsgerate zeigt Abbildung 43.

Gasanalyse
Pronova\=
Verdampfer ~Reformer CO-Shift X Selox 1 Selox 2 PEM-Stack
T DD D =
ﬂ: '% % Konditionierer | —{ Anodenrestgas
MFC CH4/CO; ] I;AF(Z: ‘I;‘;:mi E l H
0...10 ly/min Luft H —
' - {>'D<} : Kathodenabluft

MFC CH./CO,
0...20 Iy/min

'
'
Druckbehéilter !
V=501 1 C@CEM )
pn = 1,5 bar ! E Prozessgasfluss
|

Schwefelfilter

Biogasreformierung

Prozessgasfluss

Brennstoffzelle

! !
| !
!
% a
DXMFC H,0 MFC CH, MFC CO, MFC N,/O, MFC H, DXMFC H,0 o
13...100 mi/min T 0...20 Iy/min 0...10 ly/min 0...1 Iy/min 0...10 Iy/min 0...120 g/ Blaue Elemente sind im
= i
!
!
!

Reformer integriert

Braune Elemente sind in die

H.O Biogas CH, CO, N2/O, H, H,0 Luft Brennstoffzelle integriert

Abbildung 43: FlieRbild Versuchsstand und Medienversorgung
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Die Modellgase wurden aus den Reingasen gemischt, indem diese Uber Massenflussreg-
ler (Tabelle 32) dosiert und anschlieRend zusammengefuhrt wurden. Das Gemisch wurde
dem Versuchsstand durch Gasschlauche (PTFE 4/6 mm) zugeleitet. Modelliertes Refor-
mat wurde mit deionisiertem Wasser in Verdampfer-Mischer-Einheiten auf eine definierte
Temperatur und Feuchte eingestellt. Modelliertes Biogas wurde dem Reformer trocken
appliziert.

Tabelle 32: Spezifikation der Massenflussregler und der Verdampfer-Mischer-Einheit

Gerat Ort Medium Regelbereich Genauigkeit Hersteller
GSC-C9ITA- MV . +/- (0,3% EW +
BB12 CH,4 0,2 - 20 nl/min 0,5% IW) HTK
F-201C-FAB- MV . +/- (0,2% EW +
33.7 CO, 0,2 - 10 nl/min 0,8% IW) Bronkhorst
GSC-B9TA- MV . +/- (0,3% EW +
BB24 N2/O, 0,01 - 1 nl/min 0,5% IW) HTK
F-201C-FAB- MV , +/- (0,2% EW +
33.v H, 0,2 - 10 nl/min 0,8% IW) Bronkhorst
Typ 8711 RE SH“/ CO  go02-20nmin  +-2% EW? Biirkert
rozess
Typ 8701 RE gH“/ CO»  go02-20nlmin  +-2% EW? Birkert
renner
: +/- (0,3% EW + .
Typ 8701 Luft 0,02 - 2 nl/min 0,8% IW) Burkert
'L?;:rs'D'N_AZ' RE H.O 13-100 ml/min +/- 3% EW McMillan
L23-AAB-33-0 BZ H,0 2,4-120g/h +/- 1% EW Bronkhorst
i _2qa ph) BZ 0,2 - 10 nl/min,
W-202A-333-P H2/CO,/H,O 100% rH k.A. Bronkhorst
" Verdampfer-Mischer-Einheit abhangig vom Gemisch
MV: Medienversorgung RE: Reformer BZ: Brennstoffzelle EW: Endwert IW: Istwert

Gasproben werden dem Reformer am Ausgang der jeweiligen Prozessstufe entnommen.
Zusatzlich ist am Anodenausgang der Brennstoffzelle ein Probenport vorhanden. Die
Gaszusammensetzung (Hz, CH4, CO,, CO) wurde mit einem Pronova Gasanalysator onli-
ne erfasst. Die Analyse der Biogaszusammensetzung (CH4, CO,) erfolgte durch die offli-
ne-Analyse von Gasproben, die am Ausgang der Biogasanlage gezogen werden. Fur die-
se Messungen kam der WLD-Detektor des GC-MS Systems zum Einsatz.

Die Datenerfassung und Bedienung des Versuchsstandes erfolgte durch einen Mess-PC
mit der Software s&r Fuel Cell. Die Messsignale des Pronova Gasanalysators liegen an
der SPS der Brennstoffzelle an und sind so Uber s&r Fuel Cell zuganglich.
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3.2.4 Spezifikation des Versuchsreformers

Der Versuchsreformer wurde von der Firma Riesaer Brennstoffzellentechnik (RBZ) gefer-
tigt. Er ist als stand-alone Anlage konzipiert und verfligt Gber eine eigene speicherpro-
grammierbare Steuerung (SPS) mit PC-Schnittstelle, die aber auch im gekoppelten Be-
trieb Uber die SPS der Brennstoffzellen angesprochen werden kann.

Der Versuchsreformer baut auf dem in den inhouse Brennstoffzellenanlagen (vgl. Ab-
schnitt 2.3.2) verwendeten Design auf und ist weitgehend aus den gleichen Materialien
gefertigt. Der Reformer wurde nach den Spezifikationen des ATB gefertigt, wobei einige
Parameter nicht wie urspriinglich geplant realisiert werden konnten, sondern in enger Ab-
stimmung zwischen ATB und RBZ verandert wurden (Tabelle 33).

Tabelle 33: Reformerspezifikation mit Vergleich zwischen geplanter und realisierter Anlage

Parameter Spezifikation Planung Spezifikation Reformer Begrundung
Feed-Gas Biogas und Modellgas mit  Biogas und Modellgas mit  Brennerziindung
45-75 % CHy4, CO,, Nyund  45-75 % CH,4, CO,, N und  erfordert 50 % CH,4
02 02
Max. Hp-Leistung 1,5 -2,0 kW 2,0-2,5kW Design nicht kleiner
skalierbar
Modulationsberei 20 - 100 % 75-100 % wie oben

ch

Eingangsdruck Modellgas 1,5 - 3 bar

Biogas < 5 mbar

Modellgas 1,5 - 3 bar
Biogas < 5 mbar

Prozessstufen Entschwefelung Entschwefelung

Reformierung Reformierung

Shift Shift

Selox Selox (zweistufig)
Betriebsdruck 0,4 - 1 bar Uberdruck 0,8 - 1,8 bar Uberdruck k.A.
Reformertemp. 620 - 870 °C; regelbar 570 - 660 °C; regelbar Prozessdesign
Shifttemperatur  regelbar 270 - 330 °C; nicht regelbar Design und Kosten
Seloxtemperatur regelbar 100 - 200 °C; regelbar

S/C-Verhaltnis 1,8 - 4,5; regelbar mind. 3,0; regelbar Verkokungsgefahr

Seloxluft 0 - 2 nl/min; regelbar 0 - 5 nl/min; reglbar
Reformattemp. regelbar regelbar
Messgrofien Prozesstemperaturen Prozesstemperaturen
Prozessvolumenstrom Prozessvolumenstrom
Reformerdruck Reformerdruck
Wassermassenstrom Wassermassenstrom
Brennervolumenstrom Brennervolumenstrom
Gasprobenports  nach Schwefelfilter nach Schwefelfilter zweistufige Selox

Kopplung Brenn-
stoffzelle

nach Reformer
nach Shift
nach Selox

Integration mit BZ-Regelung
Anodenabgasriickfiihrung

nach Reformer

nach Shift

nach Selox 1

nach Selox 2
Integration mit BZ-SPS;
keine Nutzung des
Anodenabgases

erforderlich

fehlende Auslegungs-
grundlagen
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Die Auslegung der Anlage erfolgte auf die kleinst moglichen, thermisch zu stabilisierenden
Gasflusse. Der minimal notwendige Prozessgasvolumenstrom ist dabei durch die Reak-
torgeometrien und das Warmelbergangsverhalten vorgegeben. Im Verhaltnis zur bereits
am ATB vorhandenen Brennstoffzelle ist der Reformer deshalb etwas Uberdimensioniert.
Ein grol3er Leistungsmodulationsbereich ist nicht erforderlich. Der Reformer ist auf eine
Wasserstoffleistung von 1,7 - 2,5 kW bei einem kohlenmonoxidfreien Reformat ausgelegt.

Das Prozessdesign (Abbildung 44) sieht eine Reformierung des entschwefelten Feed-
Gases mit relativ niedrigen Temperaturen bei einem hohen S/C-Verhaltnis vor. Die War-
mezufuhr erfolgt durch die Verbrennung eines Feed-Gas Teilstroms. In dem einstufigen
Wassergas-Shift-Reaktor (CO-Shift) wird der grofte Teil des wahrend der Reformierung
gebildeten Kohlenmonoxids mit dem Wasserdampflberschuss zu Wasserstoff und Koh-
lendioxid umgesetzt. Fur die zweistufige selektive Oxidation (Selox) wird Umgebungsluft
eingeblasen, um das verblieben Kohlenmonoxid zu oxidieren. Alle Reaktionsbehalter sind
als Festbettreaktoren ausgefiuhrt (Tabelle 34). Ebenfalls in den Reformer integriert ist eine
Reformatkonditionierung, die das Reformat auf die von der Brennstoffzelle geforderte
Temperatur und Feuchtigkeit einstellt. Das dabei entstehende Kondensat wird abgeleitet.

Tabelle 34: Reaktor- und Katalysatorvolumina

Reaktor Hohlraumvolumen Katalysatorvolumen Hohlraumanteil
Reformierung 1150 ml 700 ml 0,39
CO-Shift und Selox 1200 ml 1000 ml 0,17

Das Feed-Gas muss einen Methananteil von mindestens 50 % aufweisen, um einen stabi-
len Brennerbetrieb zu gewahrleisten. Wahrend natives Biogas drucklos anliegen kann, ist
fur das Modellgas ein Vordruck von 2 - 3 bar erforderlich. Neben den Feed-Gasen muss
auch DI-Wasser mit einer Leitfahigkeit < 5 uS/cm und einem Druck von 2 - 3,5 bar bereit-
gestellt werden. Die benétigte Verbrennungsluft (maximal 15 m*h) wird der Umgebung
entnommen und mit einem integrierten Geblase dem Brenner zugefuhrt. Die Rauchgase
werden mit einer Abgastemperatur von maximal 230 °C Uber einen 80 mm Rohr abgelei-
tet. Der Elektroanschluss ist einphasig (230 V AC, 50 Hz, 16A Absicherung).



74 Scholz, Schmersahl, Ellner

Luft

0,5 - 2 ml/min

DI-Wasser

7 - 20 mi/min Verdampfer

Eiﬂ%ﬁ’/s 4 umin Reformer CO-Shift , Selox 1 , Selox 2 Reformogt

- mn 2™ - 570-660 °C 270 - 330 °C 120 - 140 °C 120 - 140 °C 0-797°C 4,
1,1—=1,4 bar
1-9/min
Brenner

A

Luft Rauchgas Kondensat

Abbildung 44: Verfahrensflie3bild Versuchsreformer

3.2.5 Betrieb des Versuchsreformers

Der Reformer ist fUr einen automatischen Betrieb ausgelegt und beinhaltet alle notwendi-
gen peripheren Komponenten (Abbildung 45). Die Steuerung erfolgt autonom Uber eine
SAIA Burgess SPS. Das PC-Programm s&r Fuel Cell bietet einen Zugriff auf die SPS Da-
tenpunkte. Damit kdnnen Prozessparameter verandert und eine Protokollierung vorge-
nommen werden. Das Messintervall betragt bei allen versuchen 10 Sekunden.

Der Reformer ermdglicht die wahlweise Speisung mit Modellgas oder nativem Biogas. Die
Mischung der Modellgase erfolgt Uber die Ansteuerung der extern platzierten Massen-
flussregler (MFC) fur CH4, CO2 und N2/Oy, die in Abbildung 45 nicht mit aufgenommen
wurden. Die Umschaltung zwischen den Gasarten erfolgt Uber das Bedienfeld an der Re-
formerfront (Abbildung 48). Mit dem Wahlschalter wird das Magnetventil RO5V betatigt.
Wahrend das Modellgas direkt an diesem Ventil anliegt, wird das native Biogas Uber das
Magnetventil RO2V dem Membrankompressor R50M zugefuhrt und auf einen Druck von
2,0 - 2,5 bar verdichtet (Abbildung 47). Die Gaszusammensetzung wird Uber s&r Fuel
Cell eingegeben und die Brennerluftzufuhr Uber einen Drehhebel auf die Gasmischung
eingestellt (Abbildung 48).
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RA3 Kondensatabscheider 3 R06V  Gasprobehahn Feed
RB1 Druckbehélter 50 | R0O8V  Stellventil DI-Wasser
RB2 DI-Wasserfilter R10V  Einlassventil DI-Wasser
RB3 Feinstaubabscheider R13V  Stellventil Brennergas
RC1 Entschwefelungsreaktor R21V  Gasprobehahn Reformer
RC3 Reformierungsreaktor R22V  Gasprobehahn Shift
RC4 CO-Shiftreaktor R23V  Gasprobehahn Selox 1
RC5 Seloxreaktor 1 R24V  Gasprobehahn Selox 2
RC6 Seloxreaktor 2 R40F  MFC Prozessgas

R44F  MFC Seloxluft

R50M  Biogas-Kompressor
R51M  Brenner-Geblase

R51V  Stellventil Brennerluft
R55M  Luftkihler Shiftausgang
R56M  Luftkiihler Selox

R57M  Seloxluft-Kompressor
R59M  Luftkihler Reformat

R59V  3-Wege-Ventil Reformat
R60P  Druckschalter Prozessgas
R65P  Druckschalter DI-Wasser
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Gasanalyse
Kondensatablass

zum Stack

Sensoren

R41F  Durchflussmesser DI-Wasser
R47F  Durchflussmesser Brennergas
R61P  Druckaufnehmer Prozessgas
R62P  Druckaufnehmer Feedgas
R64P  Druckaufnehmer Brennergas
R66P  Druckaufnehmer Reformat
R80T  Temperaturfiuhler Verdampfer aus
R81T  Temperaturfihler Reformer ein
R82T  Temperaturfiihler Reformer aus
R83T  Temperaturfuhler Shift ein

R85T  Temperaturfihler Shift aus
R86T  Temperaturfiihler Selox 1 ein
R87T  Temperaturfihler Selox 2 ein
R88T  Temperaturfihler Reformat
R88AT Temperaturfihler Selox 2 aus
R90T  Temperaturfiihler Brennerwand
R91T  Temperaturfiihler Reformermitte
R92T  Temperaturfiihler Abgas

Abbildung 45: RI-Fliel3bild des Reformers ohne Darstellung der Warmeulbertrager

Der Reformer wird Uber den Start/Stop Taster am Bedienfeld gestartet. Das Feed-Gas

speist den Druckbehalter RB1 (Abbildung 49), der einen Arbeitsdruck von 0,8 - 1,8 bar

aufweisen muss. Nach Erreichen des notwendigen Fulldrucks im Vorratsbehalter startet
der Brenner, um den Reformerreaktor zu erwarmen. Die Reformertemperatur wird gere-
gelt Uber das Geblase R51M (Abbildung 50). Die Sollwerttemperatur des Reformers wird
Uber eine Rampe mit einer Steigung von 25 K/min angefahren.
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Abbildung 48: Lufteinstellung Brenner Abbildung 49: Seitenansicht des Reformers

Nach dem Brennerstart erfolgt die Aufheizung des Reformerreaktors. Reformer und Abgas
mussen eine bestimmte Temperatur (R91T = 600°C und R92T = 160°C) erreicht haben,
bevor der Reformierungsprozess startet. Nach Erreichen dieser Werte, wird mit der Pro-
zesswasserdosierung begonnen. Das Ventil R10_V wird gedffnet. Uber den Durchfluss-
messer R41F und das Ventil RO8V wird das Prozesswasser geregelt (Abbildung 51). Die
Prozesswassermenge wird in Abhangigkeit vom S/C-Verhaltnis und dem Methananteil im
Biogas ermittelt. Die Dosierung des Biogases beginnt 2 min nach der Prozesswasserdo-
sierung. Der Reformer ist fur die Aufheizphase auf ein S/C-Verhaltnis von anfanglich 3,5
und dann 5,0 eingestellt. Uber den MFC R40F wird das Biogas dosiert und zugeleitet. Der
MFC ist flr ein Gasgemisch aus 60 % CH4 und 40 % CO; kalibriert. Andere Gasmischun-
gen werden intern Uber einen Korrekturfaktor bereinigt. Der Reformer startet den Aufheiz-
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prozess mit dem minimal moglichen Biogasstrom. Der Wert variiert in Abhangigkeit von
der Gaszusammensetzung. Nach 2 min wird der Volumenstrom Uber eine Rampensteige-
rung erhoht.

Abbildung 50: Gasfeuerungsautomat und Abbildung 51: Prozesswasserdosierung
Brennergeblase

Zeitgleich mit der Reformierung starten auch die weiteren Prozessstufen. Um ein kohlen-
monoxidfreies Gas bereitstellen zu kénnen, muss die Shiftreaktion bei einer Temperatur
von R83T > 260°C ablaufen und der Selox-Katalysator muss mehr als 110 °C erreichen.
Die Anlage Uberwacht obere und untere Temperaturgrenzen, in denen die Reaktionen in
den einzelnen Reaktoren innerhalb der Spezifikationen ablaufen. Nach Abschluss des
Aufheizprozesses fahrt der Reformer automatisch auf den minimal moglichen Biogasvo-
lumenstrom, und die Prozessgasfreigabe wird erteilt. Der Aufheizprozess bis zur Prozess-
gasfreigabe dauert je nach Feed-Gas Zusammensetzung drei bis vier Stunden
(Abbildung 52).
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Abbildung 52: Verlauf der Prozesstemperaturen und Volumenstrome wahrend der Aufheiz-

phase

3.2.6 Spezifikation und Betrieb der PEM-Brennstoffzellenanlage

Die PEM-Brennstoffzellenanlage (Tabelle 35) wurde von der Firma Schalt- und Regel-
technik (jetzt inhouse engineering GmbH) gefertigt und ist seit 2004 am ATB in Betrieb.
Die Anlage kann mit modelliertem oder nativem Reformat betrieben werden. Die Einstel-
lung der Modellgasmischung (Hz, CO,, N2) und deren Konditionierung erfolgt Gber die
SAIA Burgess SPS der Anlage und ist dem Benutzer Uber die PC-Software s&r Fuel Cell

zuganglich.

Tabelle 35: Spezifikation der PEM-Brennstoffzellenanlage

Parameter

Feed-Gas

Elektrische Leistung
Zahl der Zellen
Aktive Zellflache
Eingangsdruck
Arbeitstemperatur

Kathodenstochiome
trie
Anodenstochiometri
e

Spezifikation Bemerkung

Modellgas mit 40 - 80 % H, Gase mit mindestens 80 % rH
Reformat aus
Dampfreformierung

500 W

10

194,8 cm?

30 - 300 mbar

60-75°C geringere Temperaturen moglich

2,5 héhere Stéchiometrie moglich

1,2-1,4 hohere Stéchiometrie moglich
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Fir das hier berichtete Forschungsprojekt wurde der Brennstoffzellenstack um vier Zellen
aufgestockt. Im jetzigen Ausbauzustand besteht der Brennstoffzellenstack aus 10 Zellen
(Abbildung 53) und ist auf eine elektrische Leistung von 500 W ausgelegt.
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Abbildung 53: PEM-Stack mit Einzelzellspannungs- Abbildung 54: Schematischer
messung Aufbau des Brennstoffzellenstacks

Obwonhl erst wenige hundert Betriebsstunden erreicht wurden, weisen die sechs bereits
langer genutzten Zellen eine verminderte Leistungsfahigkeit auf. Die Grunde fur diese De-
gradation liegen in den haufigen Start-Stopp-Zyklen mit langen Stillstandsphasen, die zu
einer teilweisen Austrocknung der Membran gefuhrt haben. Verstarkend kommen Versu-
che mit ungunstigen Betriebsparametern hinzu. Besonders die dufleren Zellen reagieren
empfindlich auf schnelle Temperaturwechsel. Eine der neu eingesetzten Zellen zeigte
nach kurzer Zeit ebenfalls eine starke Degradation und wurde getauscht. Hier war eine
Vorschadigung der MEA ursachlich. Die Zellen 8 und 9 des Stacks sind deutlich leistungs-
fahiger als die anderen Zellen (Abbildung 56).

Der Brennstoffzellenstack basiert auf Umicore MEAs mit einer aktiven Zellflache von
195 cm?. Auf die Kathodenseite sind Platinkatalysatoren aufgetragen wahrend der ano-
denseitige Katalysator aus einer Platin-Ruthenium-Mischung besteht. Die Reaktionsgase
werden im Kreuzstrom durch die flow fields der Bipolar-Halbplatten aus Kunststoff geleitet.
Zwischen den Bipolar befinden sich Kuhlkanale (Abbildung 54), in denen deionisiertes
Wasser zirkuliert. Die Warme wird auf einen sekundaren Kuhlkreis Ubertragen und durch
LuftkUhler abgefuhrt (Abbildung 55).
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Abbildung 55: RI-Fliel3bild des Brennstoffzellenmoduls

Die Kathodenseite der Brennstoffzelle wird mit AuRenluft versorgt, die durch einen Kom-
pressor angesogen und auf 100 - 300 mbar verdichtet wird. Bevor die Luft zum Stack ge-
langt, wird sie durch einen Nafion-Membranbefeuchter (Ansyco Perma Pure FC 300-10)
geschickt, der die gesattigte Kathodenabluft nutzt, um die Zuluft zu erwarmen und zu be-
feuchten. Die Taupunkttemperatur der Zuluft wird so auf etwa 4 K unterhalb der Stack-
Betriebstemperatur erhoht.

Die Gaswege sind mit Sensoren fur Druck, Durchfluss und Temperatur ausgerustet. Ano-
denseitig ist auch ein Taupunktfihler (Vaisala HMT 330) installiert, der die Ermittlung der
relativen Feuchte des Eingangsgases gestattet. Im primaren Kuhlkreis werden Druck,
Durchfluss und die Ein- und Ausgangstemperatur Uber dem Stack gemessen. Uber die
PC-Software s&r Fuel Cell werden alle gemessene Groflen angezeigt und protokolliert.
Das Messintervall betragt 10 Sekunden. Die Software ermdglicht auch den Zugriff auf die
SPS und damit die Einstellung von Anodeneingangstemperatur, Anodeneingangsdruck,
Anodenstochiometrie, Kathodenstdchiometrie und der Arbeitstemperatur. Im Betrieb mit
Modellreformat kann auch die Gaszusammensetzung und Taupunkttemperatur vorgege-
ben werden. Die Leistungsreglung erfolgt durch die Vorgabe der Stromstarke, die von ei-
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ner elektronischen Last (Hivolt PL 906) umgesetzt wird. Die Zellen sind mit einer Einzel-
zellspannungsmessung versehen (s&r EZM-48Z-24).

Die Brennstoffzelle wird durch die manuelle Betatigung des Gasart-Wahlschalters am
Frontpanel zwischen Reformat- und Modellgasspeisung umgeschaltet. Durch Dricken
des Start/Stop Tasters startet der Betrieb. Nach einem Selbst-Check der Anlage erfolgt
eine Lastfreigabe, wenn alle Gasstrome anliegen, die Zellspannungen tber 500 mV liegen
und ein ausreichender Kuhlwasserdruck vorhanden ist. Die Lastvorgabe wird dann tber
die PC-Software in mehreren Schritten auf 60 A gesteigert. Die Brennstoffzelle erwarmt
sich dabei durch die Reaktionswarme. Nach etwa 40 min ist die fur die meisten Versuche
notwendige Betriebstemperatur von > 60 °C erreicht (Abbildung 56).

—UuUt —uU2 —U3 U4 us U6 u7 us U9

1000 100

800

600

Leistung in W

400

Zellspannung in mV
Stromstarke in A
Temperatur in °C
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Abbildung 56: Verlauf von Zellspannung, Leistung und Temperatur beim Hochfahren der
Brennstoffzelle durch stufenweise Steigerung der Stromstarke

3.2.7 Pronova Gasanalysator

Die online-Analyse der Prozessgase erfolgt mit dem Gasanalysator der Firma Pronova.
Die Gase werden von den jeweiligen Messstellen durch Kunststoffschlauche (PTFE, 4/6
mm) Uber einen Kuhlfinger und Druckminderer zum Probeneingang des Analysators ge-
fuhrt. Der Analysator verfugt Uber eine Messgasaufbereitung (MGK 744) mit Membran-
pumpe und Peltiergaskuhler, der einen Taupunkttemperatur von 5°C erzielt. AnschlieRend
werden die Gase durch die einzelnen Messzellen geleitet. Der Analysator ist mit zwei
Messgaseingangen ausgestattet, die Uber das Frontpanel umgeschaltet werden. Zusatz-
lich ist ein Nullgas-Eingang fur die Nullpunktkalibrierung vorhanden, der mit Stickstoff be-
aufschlagt wird.
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Die Nullpunktkalibrierung wird zu Beginn eines jeden Versuchstages durchgefiihrt. Der
obere Kalibrierpunkt wurde durch die Applikation von Prifgasen vor Beginn der Messun-
gen festgelegt und nach Abschluss des Versuchsprogramms kontrolliert (Tabelle 36).

Tabelle 36: Spezifikation der Messzellen des Pronova Gasanalysators

Sensor Gas Messprinzip Messbereich  Linearitat Kalibrierpunkt
ggemens Ultramat co, IR 0-40 % < 2% EW 30 % CO,"
g';mens Ultramat o5 IR 0,1-100ppm <2%EW 100 ppm CO?
Pronova MGA101 CO IR 0-10 % <2% EW 5% CO®
Pronova MGA10 CH, IR 0-100 % <2%EW 5 % CH,"
Pronova MGA22 H, WLD 0-100 % <2% EW 65° Hy"*

" Airliquide Crystal Gas (64,8 % H,, 30,2 % CO,, 5 % CH.)

2 Airliquide Crystal Gas (100 ppm CO, Rest N,)

3 Airliquide Crystal Gas (5 % CO, 75 % N, diverse Schwefelverbindungen im ppm-Bereich)
* Airliquide Crystal Gas (70 % H, 30 % CO,)

IR: Infrarot-Spektroskopie WLD: Warmeleitfahigkeitsdetektor

Die CO-Messzellen weisen eine geringe Querempfindlichkeit auf CO, auf, die fur den
ppm-Messbereich von Bedeutung sind. Der Siemens Ultramat 23 verflgt Uber eine interne
Kompensation. Die Wasserstoffmessung ist auf ein Hya/N,-Gasgemisch ausgelegt und ist
querempfindlich gegenutber allen anderen Gasarten. Der Einfluss von CHs und CO; ist
dabei gegenlaufig. Der Messwert wird mit folgender experimentell ermittelten Formel kor-
rigiert:

Xy, =X +0,2 Xgo, — 0,2+ Xy, (Gl. 8)

H,,mess

Die Linearitat der Messzellen wurde durch die Beaufschlagung mit definierten Gasmi-
schungen (MFC-dosiert) Uberpruft. Die von den Herstellern genannte Linearitat wurde
deutlich Uberschritten, lag jedoch im Bereich von 80 - 100 % der oberen Kalibrierpunkte
unter 2 %. Die Kalibrierpunkte wurden dementsprechend in den Bereich der erwarteten
Gaszusammensetzung gelegt.

Die Messwerte des Gasanalysators werden uUber eine Anzeige ausgegeben und zusatz-
lich als Spannungssignal an die SPS der Brennstoffzelle Ubergeben.

3.2.8 Berechnung von Kenngrof3en und Bilanzierung
Datenauswertung

Die Prozessdaten und Gasanalysemesswerte werden durch die Software s&r Fuel Cell mit
einem Messintervall von 10 Sekunden abgefragt und protokolliert. Die Software lauft dabei
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in zwei Instanzen, die mit den speicherprogrammierbaren Steuerungen von jeweils Re-
former oder Brennstoffzelle kommunizieren. Die fur die Brennstoffzelle zustandige Instanz
verarbeitet aulRer den internen Prozessdaten der Brennstoffzelle auch noch den CO-
Messwert im Prozentbereich, der durch den Pronova Gasanalysator ausgegeben wird.
Alle anderen Pronova Messwerte sind Uber die Reformer-Instanz der Software zuganglich.
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Abbildung 57: Software s&r Fuel Cell zur Steuerung und Messwerterfassung von Reformer
und Brennstoffzelle

Der einzige Messwert, der nicht durch die Software erfasst wird, ist die eingespeiste Bio-
gasmenge, die mit der Ritter Gasuhr bestimmt wird. Die Anzeige der Gasuhr wird an den
Versuchstagen mit Biogasspeisung jeweils vor und nach der Halteperiode der vermesse-
nen Versuchseinstellung abgelesen. Aus der in dieser Periode erfassten Biogasmenge
wird der Biogasvolumenstrom als gemittelter Wert errechnet.

Alle Datenprotokolle werden in die Software MS Excel importiert und dort aufbereitet. Aus
den Messwerten einer Versuchseinstellung werden die Mittelwerte der jeweiligen Mess-
gréRen bestimmt und zur Bilanzierung und Berechnung der Kenngréfden herangezogen.
Die gemessenen und berechneten Daten werden in Tabellen aggregiert und fur weiterge-
hende Auswertungsschritte zur Verfigung gestellt, die mit MS Excel, SAS 9.1 und Design
Expert 7.1 vorgenommen werden.
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Wesentliche KenngréBen der Reformierung und des Gesamtsystems

Im Folgenden werden die wesentlichen Kenngrolien der Reformierung und des Reformer-
Brennstoffzellen-Systems definiert und ihre Berechnung aus den Messwerten beschrieben
(Tabelle 37).

Tabelle 37: Kenngrolien der Teilprozesse und des Gesamtsystems

KenngroRRe Symbol Definition/Berechnung Prozess/Medium

nCHA,,ein - nCH4,aus .
Methanumsatz Uch, - Reformierung
n(:H4,ein

n(:O,ein - nCO,aus

Kohlenmonoxidumsatz ~ Ugg 0 CO-Shift
CO.ein
r.]Hz,ein - r=|Hz,aus
Wasserstoffumsatz Uy, —h Brennstoffzellenstack
H, ein
CO/H»-Verhaltnis CO/H, CO/H, Reformierung
Effektive R R= Z Miein * Riy  Treaktor Reformer und
Raumgeschwindigkeit - Preaor *Vicat Teilprozesse
n
Wasserstoffanteil” Xy, Z;:& Reformat, Anodenabgas
i2aus
. 1) nCO

Kohlenmonoxidanteil Xco —z q Reformat
Wasserstoffleistung P, Ny - Hyw, Reformer
Wasserstoffwirkungsgra n N, aus - Hu,Hz Reformer und
d Ha z M ein - Hu Teilprozesse

) z r.]i,aus ’ |_Iu,i Reformer und
Gaswirkungsgrad g m Teilprozesse

U Z U Z
Zellwirkungsgrad n = PEM-Zellen
z U, 125V
: Iy, - > U, B
Brennstoffzellenwirkungs . @ =u, -7, Brennstoffzellenstack
grad nHz,ein ) Hu,H2 ’
Bruttosystemwirkungsgr lez U,
Msyspruto - Gesamtsystem

ad r]CH4,ein : Hu,CH4

" bezogen auf das trockene Gas
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Die wesentlichen Kenngrof3en bei der Reformierung von Biogas flir PEM-Brennstoffzellen
beschreiben die stofflichen und energetischen Wandlungsvorgange sowie die Produktqua-
litat. Die Stoffwandlung wird durch die Berechnung von Umsatzgraden und die Wasser-
stoffleistung abgebildet und die Produktqualitdt durch die Gaszusammensetzung charak-
terisiert. Fur die Beurteilung der katalytischen Prozesse wird die effektive Raumgeschwin-
digkeit unter Berucksichtigung der thermodynamischen Zustandsbedingungen ermittelt.
Zur energetischen Beschreibung, Optimierung und Beurteilung des Gesamtsystems aus
Reformer und Brennstoffzelle sind Wirkungsgrade fur die einzelnen Prozessstufen und die
Gesamtanlage zu berechnen.

Elementen- und Stoffbilanzen zur Berechnung der Molenstréme

Die Konzentrationen von Methan, Kohlendioxid, Kohlenmonoxid und Wasserstoff in den
trockenen Edukt- und Produktvolumenstrome des Reformers liegen als Messwert vor. Fir
die Berechnung aller anderen Reformerkenngréfden werden die Molenstrome der Kompo-
nenten Methan, Kohlenmonoxid, Wasserstoff und Wasser benétigt. Diese werden durch
die Aufstellung von Elementenbilanzen aus den bekannten Eingangsmolenstromen und
den Messwerten der Gasanalyse ermittelt. Bilanziert werden die Teilprozesse Reformie-
rung CO-Shift und selektive Oxidation (Abbildung 58).

nCH4,1 hCH4,2 nCO:,}
r1<:oz,1 hcoz,z nHZO,S
New, o0 Reformierung Moo, CO-Shift Mo Selox s
r1coz‘0 nH2,1 hHz,z r‘]co,s
tho,o r1<:o,1 hco,z hNE,B
> - - >
nNz,o
r.]oz,o
—

Abbildung 58: Bilanzraume fir die Reformerteilprozesse

Die eingehenden Molenstrome werden aus den gemessenen Normvolumenstrom von
Prozessgas und -wasser und den gemessenen (Biogas) oder vorgegebenen (Modellgas)
Gasanteile x berechnet (Gl. 9-11). Der eingehende Prozesswasser-Molenstrom berechnet
sich aus dem gemessenen Normvolumenstrom, der Dichte und der Molmasse von Was-
ser.
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VN Prozess
New,izo = Xen, 0 V (Gl 9)
mn
vN Prozess
Neo,.izo = Xco,.0 ° V (Gl. 10)

mn

. vHZO rozess ~ PH,0
Moo =1 (Gl. 11)
H,0

mit: Vi = 22,41 [/mol
Ugon = 1 kg/l
MHZO = 18,02 g/mol

Reformierung und CO-Shift werden als chemisches System modelliert (Tabelle 38)

Tabelle 38: Beschreibung der chemischen Systeme Reformierung und CO-Shift

Verbindungen Elemente Formelmatrix
A1 = H2 k1 =H

A = H;0 kp =0 22004
A;=CO ks=C A=[01120
As=COy 00111
As = CH,

Mit Hilfe einer Elementenbilanz (Gl. 12-14) werden aus den eingehenden Stoffstromen
und den Messwerten der Gasanalyse die ausgehenden Molenstrome ermittelt (Gl. 15-19).
Aus diesen werden anschlieRend der Methanumsatz (Reformierung) und der Kohlenmo-
noxidumsatz (CO-Shift) bestimmt (Gl. 20-21).

be =Neo + ricoz + ncm (Gl. 12)

by, =2n, +2n,, +4nc,, (GI. 13)

by =Ny 0 +Neo +2Nco, (Gl. 14)
X -

Neojia =be S (Gl. 15)

Xcoiv1 T Xco,ivt T Xen, ivt

X
Neo, a1 = be = (Gl. 16)

Xcoiv1 T Xco,ist T Xen, it

X .
Aoy, 11 = be R (GI. 17)

Xco,ist T Xco,,iv1 T XcH, i

040 = Bo = Neo i = 2Nco, i (Gl. 18)
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nHz,i+1 =0,5b,, _tho,m _2nCH4,i+1 (Gl. 19)
New,0 = New,
Ugp, = (Gl. 20)
o Nen, 0
Ne,, — N
Ugo = CO,l. C0,2 (Gl 21)
n

CO,1

Die Berechnung der Ausgangsmolenstrome der selektiven Oxidation erfolgt mit einem
anderen Modellansatz (Gl. 22-26). Unter der Annahme, dass ein Totalumsatz des mit der
Seloxluft zugeflhrten Sauerstoffs erfolgt, werden die ausgehenden Molenstrdme Uber die
Reaktionsstochiometrien der Oxidation von Kohlenmonoxid und Wasserstoff ermittelt. Da-
bei wird von einem Totalumsatz des Kohlenmonoxids ausgegangen, da auch bei unvoll-
standiger Umsetzung nur ein CO-Anteil im ppm-Bereich verbleibt, der um mindestens
zwei Groflenordnungen unter dem Stoffmengenanteil aller anderen Komponenten liegt.
Zur Absicherung dieses Berechnungsansatzes wird die so ermittelte Gaszusammenset-
zung mit den Messwerten der Gasanalyse des Reformats verglichen.

Neo, 3 =Neo,» +Neos (Gl. 22)
e, s = Now, 2 (Gl. 23)
2 Xo 'VN Luft
Ny, 3 =Ny, o T Neo, — \2/ — (Gl. 24)
mn
2+ Xo, Lut 'VN Luft
Nh,03 =Nhoo t : v —Neor (Gl. 25)
mn
vN Luft
Ny, 5 = XN, Lot - V’ (Gl. 26)

mn

mit X e = 0,21

Xn, Lot = 0,79

Berechnung der Wirkungsgrade

Far die Reformerteilprozesse werden der Wasserstoff- und der Gaswirkungsgrad berech-
net. Fur die CO-Shift und die selektive Oxidation gelten die gleichen Bilanzraume wie fur
die entsprechenden Stoffbilanzen (GIl. 27-30). Fir die Reformierung werden die Ein-
gangsmolenstrome um das Brennergas erganzt (Gl. 31-32).

nHZ,Z : Hu,H2

My, shift = 5 3 (Gl. 27)
’ nHz,l ’ Hu,H2 +Neo, Hu,co + nCH4,1 ’ Hu,CH4
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nH2,2 ’ Hu,H2 +Neo - Hu,co + nCH4,2 ’ Hu,CH4

Mo shitt = H . H X H (Gl. 28)
Hy 1 " TuH, +Neoy " Fyco + nCH4,1 “Tluch,
Ny, 5 Hup
— 2> s
77H2,Selox - H . H . H (G| 29)
H,.2 " "TuH, + Mo, Ayco t ncm,z “Tuch,
_ nH2,3 ’ Hu,H2 + hCH4,3 ’ Hu,CH4 Gl. 30
77G,Se|ox - H . H . H ( ' )
Hy,2 " " TuH, + nco,z “Tuco + nCH4,2 “Tuch,
n, -H
H,.1 u,H
M, e = RV (Gl. 31)
. N,Brenner
nCH4,O + XCHA,ein ’ ’ Hu,CH4
an
_ nHz,l ’ Hu,H2 +Neo, Hu,CO + nCH4,1 ’ Hu,CH4 (Gl 32)

77G,Re - V
. N,Brenner
[nCH4,0 + XCH4,€in ' V J ’ H u,CH,

mn

mit  H,, =2415kJ/mol
H,co =283,1kJ /mol

H,cu, =803,5kJ/mol

Fir den gesamten Reformer (Gasprozessor) werden der Gaswirkungsgrad, Wasserstoff-
wirkungsgrad und die Wasserstoffleistung berechnet (Gl. 33-35).

nH2,3 ’ Hu,H2

Mo o v (Gl. 33)
. N ,Brenner
nCH4,0 + XCH4,ein : v ’ Hu,CH4
mn
nH 3'HH+nc03'H CO+nCH 3'H CH
Nogp = — 7" V.“’ e (Gl. 34)
. N ,Brenner
r]cm,o + XCHA,ein ’ v ’ Hu,CH4
mn
I (Gl. 35)

Der elektrische Brennstoffzellenwirkungsgrad wird als das Produkt vom durchschnittlichen
Zellwirkungsgrad und dem Wasserstoffumsatzgrad definiert (Gl. 36-37). In den Versuchen
mit Modellreformat ergibt sich der Wasserstoffumsatz als reziproker Wert der Anodensto-
chiometrie (Gl. 38). Fur den gekoppelten Betrieb von Reformer und Brennstoffzelle wer-
den die elektrochemischen Zusammenhange flur die Berechnung herangezogen (Gl. 39).

_ U Z,i
1,25V

M, (Gl. 36)
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Moz = Uy, '0,1'277z,i (Gl. 37)
i=1
1
uHz,Modellga\s :ﬂ_Hz (GI 38)
_le (GI. 39)

u =
S Y

mit  F =96485,3 As/Mol

Der elektrischen Bruttosystemwirkungsgrad (Gl. 40) wird fur die erzeugte Gleichspannung
angegeben. Die in die Berechnung eingehende Spannung wird Uber dabei durch die Addi-
tion der Zellspannungen gewonnen.

IBZ'UBZ

77$ys = V
. N,Brenner
(ncm,o + XCH4,ein ' v J Hu,CH4

mn

(Gl. 40)

3.2.9 Prozesssimulation der Dampfreformierung

Die Prozesssimulation der Dampfreformierung beruht auf der softwaregestitzten (Aspen
Plus 11.1) mathematische Modellierung der Prozesseinheiten Dampfreformer, CO-Shift
und selektiver Oxidation. Die Gemischeigenschaften werden nach Peng-Robinson mit der
Erweiterung um die Boston-Mathias o-Funktion kalkuliert. Dampfreformer und CO-Shift
werden als Gibbs-Reaktoren modelliert, d.h. dass der Gleichgewichtszustand durch die
Minimierung der Gibbsfunktion des reagierenden Gemisches bestimmt wird. Die chemi-
schen Prozesse werden als isotherm-isobare Reaktionen in einem idealen homogenen
Gasgemisch beschrieben. Fur die Berechnung der Gaszusammensetzung sind nur die
Stoffdaten der zu bertcksichtigenden Komponenten und die Reaktionskonstanten der ab-
laufenden Gleichgewichtsreaktionen erforderlich.

Die selektive Oxidation beruht auf den unterschiedlichen Reaktionskinetiken der katalyti-
schen Kohlenmonoxid- und Wasserstoffoxidation Da der Prozess so gefuhrt werden
muss, dass ein kohlenmonoxidfreies Reformat erzielt wird, kann von einem vollen Koh-
lenmonoxidumsatz ausgegangen werden. Der Uberschussige Sauerstoff wird durch die
Reaktion mit Wasserstoff umgesetzt. Damit wird eine Modellierung als sequentieller sto-
chiometrischer Reaktor moglich. Im ersten Schritt 1auft die vollstandige Kohlenmonoxid-
oxidation ab, anschlieRend wird der verbleibende Sauerstoff bei der Wasserstoffoxidation
vollstandig verbraucht. (Abbildung 59).
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Reformer CO-Shift Selektive Oxidation
Ha, H20, CH,, Ha, H20, CHa, Ha,, H20, CHa,
CH,, CO, A®G(T,p)=min!| C0,CO _|ARG(T,p)=min!| CO,CO _|CO +%0,> CO,|Hs+ %0, >H,0 COz, Ny
EEEE——
Biogas Reformat
T, p T.p

H0 N,, O,

Wasser Luft

Abbildung 59: Reaktionsmodell der Biogasreformierung

Eingabewerte der Simulation sind die Molenstrome, die Arbeitstemperaturen und der Ar-
beitsdruck der Reaktoren. Ausgabewerte sind die Molenstréome und die an sie gebundene
Enthalpie. Aus der Enthalpiedifferenz der Stoffstrome am Ein- und Ausgang der Reakto-
ren wird die Warmelast berechnet.

Die Verdampfung des Prozesswassers wird nicht berticksichtig, sondern der Feedstrom
wird mit einer Temperatur von 200 °C bei einem Druck von 1263 mbar absolut vorgege-
ben. Temperatur und Druck der Reformierung werden entsprechend den realen Messwer-
ten variiert. Der Ausgangsstrom Ubernimmt Arbeitsdruck und -temperatur des Reaktors.
Die Temperatur der CO-Shift wird ebenfalls an die Messwerte angepasst, wahrend der
Druck 50 mbar geringer als bei der Reformierung liegt. Die Seloxbedingungen werden auf
120 °C und 1113 mbar gesetzt. Damit wird der Ausgangsstrom in gasformigen Zustand
bei 100 mbar Uberdruck beschrieben.

Die Simulationsergebnisse werden ebenso wie die Messergebnisse fur weitere Berech-
nungen in MS Excel importiert.

4 Spurengase im Biogas - Ergebnisse und Diskussion
4.1 Messergebnisse
4.1.1. Punktuelle Anlagenbeprobung

FUr die Biogasanalyse wurden vier 60-Liter Ruhrkesselreaktoren (CSTR) mit unterschied-
lichen Substraten und kontinuierlicher Betriebsweise sowie drei Reaktoren einer zweistufi-
gen Feststoffvergarung mit Bioleaching ausgewahlt. Als Substrat kam 100 % Roggen-
GPS zum Einsatz. Die Frischsubstratzufuhr wurde zu Beginn der jeweiligen Versuchsreihe
durchgefiihrt. Die Uberstauung oder Berieselung des Substrates mit dem Perkolat erfolgte
in regelmafligen Abstanden von 30 Minuten. Die Beprobung aller Laborreaktoren wurde
im Zeitraum von Juni 2007 bis Mai 2008 vorgenommen. Im Folgenden werden die Mess-
ergebnisse zusammenfassend dargestellt.
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Tabelle 39: Ergebnisibersicht der punktuellen Analysen der Laborreaktoren

. H,S CS, DMS EtSH MeSH COS
Behalter  Substrat Prozess (Ppm) (pPm) (pPm)  (pPPM) (PPm) (Ppm)
L1 Ms 1-stufig, NF, m 79-223 nd. n.d. nd. nd. n.ud.
L2 Ms 1-stufig, NF, t 234-236 nd. n.d. nd. <7 n.d.
L3 50% Ms, 50% 1stufig, NF, m 694-915 nd. n.d. nd. nd <3

RG
L4 50% Ms, 50% 1-stufig, NF, m 1200-2309 n.d. n.d. nd. nd. <3
SG
L5 R-GPS 2-stufig 662-2589 n.d. <60 nd. <396 <3
L5.H R-GPS FF/BL, m/m 684 nd. 12 nd. 53 8
2-stufig
FF/BL, m/m
L6 R-GPS 2-stufig FF/BL, 830-1931 nd. <71 nd. <177 <3
L6 R-GPS m/m 843 nd. 53 nd. 180 7
2-stufig FF/BL,
m/m
L7 R-GPS 2-stufig FF/ 580-1336 nd. <23 nd. 9-22 n.d.
L7.H R-GPS BL, t/m 816 nd. 11 nd. 53 8
2-stufig FF/BL,
t/m
NF: Nassfermentation FF: Feststofffermentation BL: Bioleaching Ms: MaissilageGs: Grassilage
RK: Roggenkdrner SG: Schweineglille RG: Rindergllle R-GPS: Roggenganzpflanzensilage
GeK: Gerstenkorner H: Hydrolysereaktor m: mesophil t: thermophil

Den geringsten Spurengasgehalt lieferten die Proben der kontinuierlichen, mesophilen
Monofermentation von Maissilage. Es wurde lediglich Schwefelwasserstoff (H>S) mit einer
maximalen Konzentration von 223 ppm nachgewiesen (Tabelle 39). Eine ahnliche Gas-
qualitat wiesen die Proben der thermophilen Monovergarung von Maissilage auf. Neben
H>S wurde in einer Probe eine geringe Menge Methylmerkaptan (MeSH) detektiert. Deut-
lich mehr Schwefelwasserstoff enthielten die Gasproben der Kofermentation von Maissila-
ge und Rindergulle bzw. Schweinegulle. Daruber hinaus konnten Spuren von Carbonylsul-
fid (COS) nachgewiesen werden.

Die breiteste Spurengaspalette boten die Proben der zweistufigen Feststofffermentation
mit Bioleaching. Neben groRen Mengen H,S von teilweise mehr als 2000 ppm, enthielten
die Gasproben Methylmerkaptan im dreistelligen ppm-Bereich und Dimethylsulfid (DMS)
im mittleren zweistelligen ppm-Bereich. Ebenso waren teilweise geringe Konzentrationen
von Carbonylsulfid nachweisbar. Dabei gab es zwischen Hydrolyse- (L5.H-L7.H) und Bio-
gas hinsichtlich der Komponentenvielfalt keine Unterschiede. Schwefelkohlenstoff und
Ethylmerkaptan (EtSH) konnten in keiner Probe aus den Laborreaktoren detektiert wer-
den.

Bei drei der beprobten Praxisanlagen handelte es sich um Anlagen, die im Rahmen des
Bundesmessprogramms zur Bewertung neuartiger Biomasse-Biogasanlagen (FNR
2008b) untersucht wurden (P1-P3). Die vierte Anlage (P4) befindet sich in der naheren
Umgebung des Institutes. Als Hauptsubstrate kamen Rindergulle bzw. —mist und Maissi-
lage in unterschiedlichen Mischungsverhaltnissen zum Einsatz. Au3erdem wurden zusatz-
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lich in zwei Anlagen in geringen Mengen Getreidekdrner und Grassilage vergoren. Alle
Anlagen arbeiteten kontinuierlich nach dem Prinzip der Nassfermentation. In einer Anlage
(P4) erfolgte die Vergarung der Substrate in nur einem Behalter und in einer anderen An-
lage (P2) in zwei Behaltern, dem Fermenter und dem Nachgarer. Die Anlagen (P2, P3)
waren zusatzlich mit einem geschlossenen Anmaischbehalter ausgestattet. Einer dieser
Behalter (P3.A) wurde zur Vervollstandigung der Untersuchungen ebenfalls beprobt. Im
Zeitraum Oktober 2007 bis Februar 2008 wurde jeder Behalter zwei bis vier Mal beprobt
(Tabelle 40).

Tabelle 40: Ergebnisibersicht der punktuellen Analysen der Praxisanlagen

Behalter Substrat Prozess 5 Cop Db e lmesin G0
(ppm)  (ppm) (ppm) (ppm) (ppm) (ppm)
P1.F 81% RG, 13% Ms, 2-stufig, 68-334 <4 n.d nd. nd. n.d.
3% Gs 2% RK, GK NF, m
P1.N 81% RG, 13% Ms, 2-stufig, 48-219 <3 nd. nd. <=7 <2
3% Gs 2% RK, GK NF, m
P2.F 41 % RG, 59 % Ms 3-stufig, 68-88 <06 <11 nd. nd. nd
NF, m
P2.N 41 % RG, 58 % Ms 3-stufig, 42-56 nd. <11 nd. nd. nd.
NF, m
P3.F 72% RG, 27% Ms, 3-stufig, 350-525 nd. nd. nd. nd. <=2
1% RK NF, m
P3.N 72% RG, 27% Ms, 3-stufig, NF, 343-534 nd. nd. nd. <6 n.d.
1% RK m
P3.A 72% RG, 27% Ms, 3-stufig, 450- n.d nd. nd. <=7 4-8
1% RK NF, m 2576
P4.F 90% RG, 10% Ms 1-stufig, 1748 n.d. nd. nd. n.d. n.d.
NF, m
NF: Nassfermentation Ms: Maissilage RG: Rindergiille RK: Roggenkdrner
GK: Gerstenkorner F: Fermenter N: Nachgarer A: Anmaische

Der hochste H,S-Gehalt wurde im Fermenter P4.F am 27.03.2008 mit 1748 ppm gemes-
sen. Die nachst niedrigeren H,S-Konzentrationen traten in Fermenter P3.F und Nachgarer
P3.N am 26.11.2007 mit 525 bzw. 534 ppm auf. Die geringste H,S-Konzentration stamm-
ten am 28.01.2008 aus dem Fermenter P2.F (68 ppm) und aus dem Nachgarbehalter
P2.N (42 ppm). Im Gas aus der Anlage P2 waren insgesamt vergleichsweise niedrige
H,S-Werte zu verzeichnen. Die durchschnittlich hdochsten H,S-Gehalte lieferte die Anlage
P3. Ferner wurde in einigen Proben geringe Mengen Schwefelkohlenstoff (CS,) festge-
stellt (P1, P2.F). Spuren von Methylmerkaptan wiesen je eine Probe aus dem Nachgarer
der Anlagen P1 und P3 auf. Carbonylsulfid konnte lediglich einmal im Fermentergas nach-
gewiesen werden (P3.F).

Erfolgte die Probennahme aus Fermenter und Nachgarbehalter, ergab die Analyse eine
sehr ahnliche Gasqualitat beider Proben. Die Ursache daflr ist, dass beide Behalter gas-
technisch Uber Rohrleitungen miteinander verbunden sind. Aufierdem lagen die gemes-



Bornimer Agrartechnische Berichte e Heft 71 93

senen Spurengaskonzentrationen mit Ausnahme einer Probe aus dem Fermenter P4.F
deutlich unter denen der Laborreaktoren. In allen beprobten Praxisanlagen findet durch
das Einblasen geringer Mengen Luft in die Garbehalter bereits eine biologische Entschwe-
felung statt.

Die Proben aus dem Anmaischbehalter ahnelten in ihrer Zusammensetzung der eines
Hydrolysegases (ca. 20% CH4 und 75% CO). Die H»S-Gehalte waren hoch (bis
25760 ppm). Das Gas enthielt auch Methylmerkaptan und Carbonylsulfid im 1-stelligen
ppm-Bereich.

4.1.2 Garverlaufsmessungen

Uber einen Zeitraum von 31 Tagen wurde die Konzentration von H,S und anderen Schwe-
felverbindungen fur je einen mesophilen und thermophilen Batch-Garansatz von 100%
Roggen-GPS gemessen (Abbildung 60 und Abbildung 61).

12 -+ 1200
-#- MeSH mesophil
—4— COS mesophil
CS2 mesophil —r 1000
c —— H2S mesophil =
% Q
= 800 o
O 7))
Q T
= 600 E
= 3
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3 +400 9
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>
& ‘ 0 ‘ O —= 0
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Prozesstag

Abbildung 60: Verlauf der mesophilen Vergarung von 100% Roggen-GPS
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Abbildung 61: Verlauf der thermophilen Vergarung von 100% Roggen-GPS

Die Analyse des Biogases wurde immer durchgefuhrt, wenn sich genugend Gas im Pro-
benbeutel fur die GC-MS-Analysen gesammelt hatte. Zu Beginn des Versuches betrugen
die Analyseabstande ein bis drei Tage. Nach einer Versuchsdauer von ungefahr zwei Wo-
chen vergrolerten sich die Intervalle aufgrund der zurickgehenden Gasproduktion. So-
wohl beim mesophilen als auch beim thermophilen Versuch war H,S mit 869 bzw.
1109 ppm die hdchst konzentrierte Schwefelkomponente. Die Konzentrationsmaxima
stellten sich am zweiten Prozesstag bei mesophiler Vergarung und am dritten beim ther-
mophilen Ansatz ein. Nach Erreichen der Maxima sanken die H,S-Gehalte zunachst
rasch. Ab Beginn der zweiten Versuchswoche bildete die Verlaufskurve ein Plateau aus,
und die Konzentrationen nahmen deutlich langsamer ab. Wahrend des Garprozesses im
mesophilen Temperaturbereich wurden weiterhin Methylmerkaptan (MeSH), Carbonylsul-
fid (COS) und Schwefelkohlenstoff (CS,) detektiert. MeSH wurde dabei nur am ersten
Prozesstag mit 11 ppm gemessen. COS befand sich wahrend der gesamten ersten Ver-
suchswoche mit einer Konzentration von 2 bis 3 ppm im Gas. Die Kurvenform ahnelte
dem Verlauf von H,S. Das Maximum war zwar weniger deutlich ausgepragt, aber das Ab-
klingen des Graphen erfolgte ebenfalls Uber ein Plateau. CS;, trat an zwei Tagen in der
ersten Woche und an einem Tag am Ende der zweiten Woche im Bereich der Nachweis-
grenze von 500 ppb auf (Abbildung 60).

Im thermophilen Garversuch traten die einzelnen Verbindungen in ahnlicher Weise auf.
Prinzipiell lagen aber die Konzentrationen leicht Uber denen des mesophilen Ansatzes. So
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wurde Methylmerkaptan am ersten Gartag mit der Spitzenkonzentration von 54 ppm re-
gistriert. AuRerdem erfolgte eine Detektion mit 8 ppm am zweiten Tag und 7 ppm am
zehnten Tag. COS war an den ersten zehn Prozesstagen im Gas prasent und erreichte
sein Maximum am zweiten Tag mit 4 ppm. Beim Abklingen der Substanz war wie beim
mesophilen Versuch die Auspragung eines Plateaus zu beobachten. Schwefelkohlenstoff
wurde vom zweiten bis zum 13. Prozesstag im Konzentrationsbereich von 0,5 bis 1 ppm
nachgewiesen. Zusatzlich wurde Dimethylsulfid an den ersten beiden Tagen mit 13 bzw.
11 ppm detektiert (Abbildung 61).

An der Laboranlage der zweistufigen Feststoffvergarung mit Bioleaching erfolgte die Pro-
bennahme in kurzen Intervallen Uber einen Zeitraum von zwei Wochen. Beprobt wurden
der Hydrolysereaktor sowie der Anaerobfilter, in dem der Methanbildungsprozess statt-
fand. Der Hydrolysereaktor wurde im thermophilen Temperaturbereich und der Anaerobfil-
ter im mesophilen Bereich betrieben. In beiden Reaktoren war Schwefelwasserstoff die
Komponente mit der hochsten Konzentration. Im Hydrolysereaktor wurde als Spitzenwert
864 ppm und im Anaerobfilter 319 ppm gemessen. Die Kurvenformen sind mit denen der
Batch-Versuche zu vergleichen. Die Maxima wurden am zweiten Prozesstag erreicht. An-
schlie3end sanken die H,S-Gehalte rasch ab. Ab Beginn der zweiten Versuchswoche ver-
langsamte sich das Abklingen deutlich, und es war wieder die Ausbildung eines Plateaus
zu verzeichnen (Abbildung 62 und Abbildung 63).

Ein ahnliches Verhalten zeigte Methylmerkaptan (MeSH). Nach 55 ppm am zweiten Tag
und raschem Absinken am vierten Tag auf 9 ppm, war in der zweiten Prozesswoche die
Auspragung eines zweiten Maximums festzustellen. Die Konzentration stieg wieder bis auf
23 ppm an und sank anschlielend allmahlich auf 9 ppm ab. Dimethylsulfid war in der ers-
ten Woche mit einer recht konstanten Konzentration von 11 bis 12 ppm im Gas enthalten.
In der zweiten Woche konnte es nicht mehr nachgewiesen werden. COS wurde nur am
zweiten Prozesstag mit 3 ppm im Hydrolysegas detektiert (Abbildung 62).

Im Anaerobfilter erreichte Methylmerkaptan am zweiten Tag mit 19 ppm sein Maximum.
Die MeSH-Kurve fiel danach schnell ab, wobei am siebten Tag keinerlei Methylmerkaptan
nachgewiesen werden konnte. Ab dem achten Tag stieg die Konzentration wieder auf ca.
8 ppm und blieb bis zum 14. Prozesstag nahezu konstant. Am 15. Tag konnte kein MeSH
mehr detektiert werden. Dimethylsulfid trat in den ersten vier Prozesstagen im Biogas mit
einer gleich bleibenden Menge von 11 ppm auf. In der zweiten Woche wurde diese Sub-
stanz nicht mehr registriert (Abbildung 63).
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Abbildung 62: Verlauf des Hydrolysereaktors der zweistufigen Feststoffvergarung
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Abbildung 63: Verlauf des Anaerobfilters zweistufigen Feststoffvergarung mit Bioleaching
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Die beiden Garversuche mit 100% Maissilage als Substrat sind aufgrund der technischen
Schwierigkeiten mit dem Massenspektrometer von verminderter Aussagekraft (vgl. Kap.
3.1.7). Es werden daher lediglich die Versuchsergebnisse dargestellt. Da beide Versuche
parallel durchgefuhrt worden sind, kdénnen zumindest tendenzielle Aussagen getroffen
werden.

Die am hdchsten konzentrierte Komponente war, wie schon bei den vorherigen Versu-
chen, Schwefelwasserstoff. Die Spitzenkonzentration wurde am zweiten Versuchstag mit
287 ppm erreicht. Anschlie3end sanken die H,S-Gehalte bis zum Ende des Experimentes
unter die Nachweisgrenze, wobei zwei Plateaus ausgebildet wurden. Hier muss berick-
sichtigt werden, dass das Absinken der Konzentration zum einen auf den anaeroben Ab-
bau des Substrates und zum anderen auf die nachlassende Nachweisempfindlichkeit des
Massenspektrometers zuriickzuflihren ist. Ferner wurde am ersten Prozesstag des me-
sophilen Ansatzes Methylmerkaptan mit einer Konzentration von 7 ppm detektiert
(Abbildung 64).
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Abbildung 64: Verlauf der mesophilen Vergarung von 100% Maissilage



98 Scholz, Schmersahl, Ellner

12 1200
= = MeSH thermophil
. 4 COS thermophil
1074 o H2S thermophil | 1000
E S
o o
o (o
c 8- 1800 ¢
@) . %)
2 -
,E 6 600 _S
< J<
c c
4 +400
: . 5
¥ N ¥
2 -+ 200
*
. . ¢ .
O%a = = = » A——A T 2 T & 0
0 5 10 15 20 25
Prozesstag

Abbildung 65: Verlauf der thermophilen Vergarung von 100% Maissilage

Im thermophilen Versuch uberstiegen die Konzentrationen der gemessenen Schwefel-
komponenten die des mesophilen Ansatzes. Es wurden am zweiten Tag 1048 ppm H,S
registriert. Bis zum Beginn der zweiten Versuchswoche nahm der H,S-Gehalt im Biogas
sehr stark ab. Anschliel3end war ein allmahliches Abklingen der Konzentration unter Aus-
pragung eines Plateaus bis unter die Nachweisgrenze zu beobachten. Methylmerkaptan
konnte an den ersten beiden Versuchstagen mit 10 bzw. 11 ppm nachgewiesen werden.
Daruber hinaus befanden sich auch Spuren (3 ppm) von Carbonylsulfid im Gas
(Abbildung 65).

In den Batch-Versuchen mit 100% Schweinegulle lie3 sich in beiden Temperaturbereichen
lediglich Schwefelwasserstoff detektieren. Die Maxima betrugen fur den mesophilen Ver-
such 195 ppm und fur den thermophilen 375 ppm. Im Unterschied zu den vorhergehenden
Ansatzen erreichte die mesophile Vergarung erst am siebten Tag ihr H,S-Maximum. Bei
dem thermophilen Versuch stellte sich der hochste Wert bereits am dritten Versuchstag
ein. Das Abklingen des H,S-Gehaltes verlief beim thermophilen Versuch deutlich zugiger
als beim mesophilen. Die Auspragung des Plateaus beim Abklingen der Kurve ist beim
mesophilen Ansatz deutlich starker als beim thermophilen. Auf3erdem stoppte die Gas-
produktion im Vergleich mit den anderen Substraten sehr zeitig. Beim thermophilen Pro-
zess kam die Gasproduktion bereits nach 14 Tagen und beim mesophilen nach 22 Tagen
zum Erliegen. Bei den Substraten Roggen-GPS und Maissilage dauerte der Prozess ca.
30 Tage (Abbildung 66).
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Abbildung 66: Verlaufe der mesophilen und thermophilen Vergarung von 100% Schweinegiille

Diese Versuche wurden ebenfalls von den technischen Problemen des Massenspektro-
meters beeinflusst (vgl. Kap. 3.1.5). Im Vorfeld der Versuchsreihe wurden deutlich hdhere
Schwefelwasserstoffkonzentrationen und die Detektion weiterer Schwefelkomponenten
erwartet. Durch den Empfindlichkeitsabbau des Messgerates konnen weder Aussagen
uber die realen H,S-Mengen noch uber die Vielfalt der auftretenden Komponenten getrof-
fen werden. Es bleibt unklar, ob andere Verbindungen nicht im Gas enthalten waren oder
nur nicht vom defekten Messgerat detektiert wurden.

Die gleichen Einschrankungen gelten auch fur die Versuche zur Feststoffvergarung
(Abbildung 67). Auch hier kdnnen nur tendenzielle Aussagen getroffen werden. Bei bei-
den Versuchsreihen konnte lediglich Schwefelwasserstoff detektiert werden. H,S erreichte
beim Batch-Ansatz erst am neunten Tag mit 82 ppm das Maximum. Die Konzentration
stieg deutlich langsamer an als in allen Versuchsreihen zuvor. Das Abklingen des H»S-
Gehaltes erscheint hier ebenfalls gleichmalfiger als in den vorhergehenden Versuchen.
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Abbildung 67: Verlaufe der Feststoffergarung im Batch-Versuch und im Mietenfermenter

Der Batch-Versuch wurde nach einer Dauer von 17 Tagen wegen des Totalausfalls des
Massenspektrometers abgebrochen. Die Biogasanlage in der Praxis zeigte einen deutlich
breiteren Peak als der Batch-Versuch mit demselben Substrat. Der gemessene Spitzen-
wert betrug 53 ppm. Das Abfallen der H,S-Konzentration geschieht recht zigig. Doch am
Ende der dritten Versuchswoche stiegen die Schwefelwasserstoffwerte wieder leicht an,
um dann bis zum Ende des Versuches am 42. Tag allmahlich abzusinken. Die grofe
Streuung der Messwerte in der ersten Versuchswoche ist auf eine Undichtigkeit in der An-
lage zurtickzuflihren, die erst lokalisiert und behoben werden musste.

4.2 EinflussgrofRen auf die Spurengasbildung
4.2.1 Substrate

Die Menge und die Zusammensetzung des produzierten Biogases hangen entscheidend
von den Inhaltsstoffen der Substrate ab. Abschatzungen zur Gasqualitat, die sich aufgrund
von Parallelen im Abbauprozess an den Verdauungsvorgangen bei Wiederkauern orien-
tieren, gestalten sich in der Praxis schwierig, weil einerseits die genaue Substratzusam-
mensetzung nicht bekannt ist und andererseits von einem vollstandigen Abbau ausge-
gangen wird, der aber kaum erreicht wird (FNR 2004, WELLINGER 1991). Aulierdem be-
rucksichtigen die Berechnungen nicht, dass sich die Gase zum Teil in der Prozessflussig-
keit 16sen. So liegt der Methangehalt meistens Uber den Erwartungen, weil Kohlendioxid
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und Ammoniak eine recht gute Ldslichkeit besitzen und Schwefelwasserstoff zum Teil
durch im Substrat befindliche Schwermetalle ausgefallt wird (WELLINGER 1991).

Der Einfluss der Substrate wurde anhand der kontinuierlich, im mesophilen Temperaturbe-
reich betriebenen RlUhrkesselreaktoren untersucht. Bei den eingesetzten Substraten han-
delte es sich um eine Monovergarung von Maissilage und jeweils 50 % Mischungen von
Maissilage und Rindergulle bzw. Schweinegdlle.
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Abbildung 68: Vergleich der Bildung von Schwefelverbindungen fur verschiedene Substrate

In Abbildung 68 sind die durchschnittlich gebildeten Schwefelwasserstoff- und Carbonyl-
sulfidmengen dieser Substrate dargestellt. Die schwarzen Linien charakterisieren jeweils
die gemessenen Minimal- und Maximalwerte. Die Monofermentation mit Maissilage ent-
hielt mit 151 ppm im Mittel die geringsten Schwefelwasserstoffkonzentrationen. Die Mais-
silage/Rindergulle-Kombination lieferte zwischen 694 und 915 ppm H,S. Daruber hinaus
konnten Spuren von Carbonylsulfid in einigen Messungen nachgewiesen werden. Im
Maissilage/Schweinegulle-Reaktor bildeten sich mit 2309 ppm maximal und 1760 ppm im
Durchschnitt die grolten Mengen Schwefelwasserstoff. Mit einer Ausnahme wurde auch
Carbonylsulfid mit einer Maximalkonzentration von 2,6 ppm detektiert.

Gasférmige Schwefelverbindungen entstehen hauptsachlich durch die Reduktion von Sul-
faten oder durch den mikrobiologischen Abbau schwefelhaltiger Proteine (VISSCHER 1996,
SPOELSTRA 1980). Neben den allgemeinen Inhaltsstoffen der Substrate, wie zum Beispiel
Rohfett-, Rohprotein- und Rohfaseranteil, spielt beim Einsatz von nachwachsenden Roh-
stoffen ebenso die Diingung der Anbauflachen fir die chemische Zusammensetzung eine
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bedeutende Rolle. So soll eine Schwefeldliingung der Anbauflache vor der Vegetationspe-
riode den Schwefelwasserstoffgehalt des Biogases erhéhen (SPRENGER 2006).

Tabelle 41: Protein- und Fettgehalt sowie Verdaulichkeit verschiedener Substrate (SPRENGER
2006, WELLINGER 2001)

Rohprotein Verdaulichkeit Verdaulichkeit
Substrat (g/kg TS) (%) Rohfett (g/kg TS) (%)
Maissilage 88 56 36 79
Rindergille 156 14,4 7,5 27,6
SChWG'”egu” 160 47 12,3 69

TS: Trockensubstanz

Maissilage enthalt die geringsten Mengen an Rohprotein, das fur die Bildung von fllchti-
gen Schwefelverbindungen von entscheidender Bedeutung ist. Im Vergleich dazu betragt
der Anteil an Rohprotein in der Trockensubstanz fur Schweine- und Rindergulle fast das
Doppelte (Tabelle 41). Auffallig ist dabei der niedrige abbaubare Anteil (Verdaulichkeit) bei
Rindergulle, was WELLINGER et al. (2006) auf eine vorherige anaerobe Fermentation im
Rinderpansen zurtckfuhren, wodurch weniger leicht abbaubare Substanzen verbleiben.
Berlcksichtig man Rohproteingehalt und Abbaubarkeit, erscheinen die deutlich héheren
H,S-Gehalte im Gas von Rindergulle im Vergleich zu Maissilage zunachst Gberraschend
(Abbildung 68). SPOELSTRA (1980) identifizierte den Urin als eine weitere wichtige Quelle
von Schwefelverbindungen, die Uberwiegend in der Form von Sulfaten vorliegen. Fur eine
grobe Abschatzung des zu erwartenden Anteils an schwefelhaltigen Gasen, mussen da-
her sowohl organische als auch anorganische Bestandteile berticksichtigt werden.

Tabelle 42: Ergebnisse der am ATB durchgefiihrten Substratanalysen

Substrat TS (%) 0TS (%TS) NHsN (g/t FM) C(%TS) N (%TS) S (%TS)

Maissilage 26,2 95,6 306,7 47,5 1,5 0,158
Rindergille 9,9 70,1 1638,4 36,2 2,3 0,417
Schweinegtl 7 6 72,4 24538 41,1 2,7 0,551
TS: Trockensubstanz N: Stickstoff 0TS: organische Trockensubstanz  FM: Frischmasse
C: Kohlenstoff S:Schwefel  NH4-N: Ammonium-Stickstoff

In der vor jedem Versuch durchgefuhrten Substratanalyse wurde der Gesamtschwefelge-
halt bestimmt (Tabelle 42). Der Schwefelgehalt in der Trockensubstanz von Maissilage
betrug nur rund ein Drittel der in den beiden Gullearten ermittelten Anteile, und Schweine-
gulle enthielt 17 % mehr Schwefel als Rindergulle. Die Substrateigenschaften korrespon-
dieren damit in Reihenfolge und GrofRenordnung recht gut mit den Ergebnissen der Gas-
analyse. Die extrem hohen H,S-Werte und die kontinuierliche Prasenz von Carbonylsulfid
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im Maissilage/Schweinegtille-Fermenter sind vermutlich mit dem hohen und gut abbauba-
ren Rohproteinanteil sowie dem hohen Sulfatanteil zu erklaren.

4.2.2 Temperatur

Der Einfluss der Temperatur auf die Spurengasbildung bei der anaeroben Vergarung von
landwirtschaftlichen Produkten wurde anhand der durchgeflhrten Batch-Versuche unter-
sucht. FUr jedes Substrat erfolgte der parallele Ansatz eines mesophilen und thermophilen
Versuchs. Um einen optimalen Prozessverlauf zu gewahrleisten, kamen mesophile und
thermophile Garrickstande aus verschiedenen Reaktoren als Impfmaterial zum Einsatz.
Beispielhaft werden an dieser Stelle die Vergarung von 100 % Roggen-GPS im mesophi-
len und thermophilen Temperaturbereich miteinander verglichen.

Mit Ausnahme des ersten Gartages erzielte der Versuch bei thermophilen Temperaturen
deutlich héhere Schwefelwasserstoffwerte als der mesophile Ansatz. Sein Maximum er-
reichte der mesophile Versuch am zweiten Prozesstag mit 863 ppm und der thermophile
am dritten Tag mit 1109 ppm. Nach Erreichen des Maximums klang die H»S-
Konzentration des mesophilen Versuches zunachst rasch und ab Beginn der zweiten Wo-
che deutlich langsamer ab. In der zweiten Woche verlief das Abklingen unter Ausbildung
eines kleinen Plateaus. Der Graph des thermophilen Ansatzes ist durch ein breiteres Ma-
ximum gekennzeichnet. Das Abklingen zeigte zu Beginn einen ahnlichen Verlauf wie die
mesophile Kurve. Die Auspragung eines Plateaus fiel deutlich starker aus und zeigte sich
etwas spater (dritte Woche). Am Ende des Batch-Versuches naherten sich beide H»S-
Werte an und erreichten mit 56 bzw. 91 ppm ahnliche Niveaus (Abbildung 69).

Methylmerkaptan (MeSH) wurde im mesophilen Experiment nur am ersten Gartag mit 11
ppm detektiert. Im thermophilen Ansatz erreichte Methylmerkaptan einen Spitzenwert von
54 ppm. Die Konzentration fiel bereits am dritten Tag unter die Nachweisgrenze. Am zehn-
ten Versuchstag konnte noch einmal eine MeSH-Konzentration von 7 ppm im Biogas
nachgewiesen werden (Abbildung 70).
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Abbildung 69: H,S-Gehalte bei der Batch-Vergarung von 100 % Roggen-GPS mit unterschied-

lichen Prozesstemperaturen
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Abbildung 70: MeSH-Gehalte bei der Batch-Vergarung von 100 % Roggen-GPS bei unter-
schiedlichen Prozesstemperaturen

Die Carbonylsulfid-Konzentration (COS) des thermophilen Ansatzes war groRer als die
des mesophilen Versuches. Beide erreichten das Maximum mit 4 bzw. 3 ppm am dritten
Versuchstag. Das Abklingen beider Graphen erfolgte Uber die Bildung eines Sattels zwi-
schen 2 und 3 ppm. Ab dem 10. Tag konnte COS nicht mehr im mesophilen Gas und ab
dem 13. Tag auch nicht mehr im thermophilen nachgewiesen werden. Schwefelkohlen-
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stoff trat im Bereich der Nachweisgrenze in den mesophilen Proben bis zum flinften Pro-
zesstag und noch einmal am 13. Tag auf. In den thermophilen Gasproben lag die Kon-
zentration etwas hoher. Ein Nachweis von CS;, konnte bis zum 13. Prozesstag erbracht
werden (Abbildung 71).
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Abbildung 71: Konzentrationen von COS und CS; bei der Batch-Vergarung von 100 % Rog-
gen-GPS bei unterschiedlichen Prozesstemperaturen

Die Konzentrationen samtlicher Schwefelverbindungen des thermophilen Versuches Uber-
stiegen die Werte des mesophilen Ansatzes. Oftmals waren die Substanzen in den ther-
mophilen Proben langer prasent. Mit steigender Temperatur erhéht sich gemald der
Arrhenius-Gleichung die Reaktionsgeschwindigkeit vieler chemischer Reaktionen (FNR
2004, ANGELIDAKI 2003). AuRerdem steigen oftmals die Wachstumsraten der anaeroben
Bakterien bis zu einem bestimmten Mal} (ANGELIDAKI 2003). Hohere Temperaturen bewir-
ken einen schnelleren anaeroben Abbau des Substrates. Ferner fuhrt eine thermophile
Prozessflhrung zu einer schnelleren und effektiveren Hydrolyse fester und fetthaltiger
Substratbestandteile. Dadurch werden mit der thermophilen Vergarung deutlich héhere
Abbauraten erzielt (ANGELEDAKI 2003, BISCHOFSBERGER 2005). Der effizientere Abbau von
schwefelhaltigen Verbindungen bei héheren Prozesstemperaturen konnte daher auch zu
héheren Konzentrationen von Schwefelverbindungen im Biogas fuhren. AuRerdem nimmt
bei hdheren Prozesstemperaturen die Loslichkeit von Gasen, also auch von Schwefel-
wasserstoff und anderer flichtigen Schwefelverbindungen, ab (SoMMER 1983). Folglich
befindet sich bei thermophilen Verhaltnissen mehr H,S in der Gasphase, wahrend bei me-



106 Scholz, Schmersahl, Ellner

sophilen Temperaturen ein deutlich groRerer Teil in dissoziierter geldster Form (HS, S?)
oder als undissoziierter Schwefelwasserstoff in  der Flissigphase vorliegt
(BISCHOFSBERGER 2005).

4.2.3 Raumbelastung

Beim Betrieb von Biogasanlagen stehen vor allem ékonomische Uberlegungen im Vor-
dergrund. Daraus ergibt sich eine Konkurrenz zwischen maximaler Gasausbeute und Fer-
mentergrole. Ein vollstandiger Abbau organischen Materials erfordert mitunter lange Ver-
weilzeiten im Fermenter, da einige Stoffe erst nach langeren Zeitraumen abgebaut wer-
den. Entsprechend gro® misste das Behaltervolumen gewahlt werden, was sowohl bei
Bau als auch bei Betrieb hohere Kosten verursachen wurde. Aus diesem Grund wird eine
Optimierung zwischen wirtschaftlichem Aufwand und Abbauleistung angestrebt. In Ange-
sicht dieser Tatsache besitzt die Raumbelastung eine gewisse Bedeutung. Sie gibt an, wie
viel Masse organischer Trockensubstanz dem Fermenter je Volumen- und Zeiteinheit zu-
gefuhrt wird (FNR 2004).

Der Einfluss der Raumbelastung auf die Konzentration von flichtigen Schwefelverbindun-
gen im Biogas wurde an zwei mesophilen, kontinuierlich betriebenen Riuhrkesselreaktoren
untersucht. Als Substrate kamen Mischungen aus Maissilage/Schweineglle sowie Maissi-
lage/Rindergulle zum Einsatz, wobei die Verhaltnisse jeweils 50 % betrugen. Die Raumbe-
lastungen erhdhten sich beim Maissilage/Rindergiille-Reaktor von 2 auf 5,75 g I'' d”' und
beim Maissilage/Schweinegiille-Reaktor von 2 auf 7,25 g-I"-d™.
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Abbildung 72: H,S-Konzentration bei bei der kontinuierlichen Vergarung mit Rihrkesselreaktor
verschiedenen Raumbelastungen
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Fir die graphische Darstellung des Verhaltens der Fermenter bei Steigerung der Raumbe-
lastung wurde Schwefelwasserstoff ausgewahlt (Abbildung 72). Bei beiden Reaktoren
zeigte sich bei Erhdhung der Raumbelastung zunachst eine Reduzierung des H,S-
Gehaltes. Im weiteren Verlauf der Experimente stieg die H,S-Konzentration des Maissila-
ge/Rindergulle-Reaktors mit wachsender Raumbelastung leicht an und erreichte bei einer
Belastung von 5,75 gl'-d' mit 915 ppm seinen hdéchsten Wert. Der Maissila-
ge/Schweinegiille-Reaktor war bis zu einer Raumbelastung von 5,5 g-I":d™" durch ein Ab-
sinken des H,S-Gehaltes gekennzeichnet. Erst bei einer Steigerung von 5,5 auf 7,0 g-I"-d"
' gab es einen starken Anstieg des Schwefelwasserstoffanteils. Eine weitere Belastungs-
steigerung auf 7,25 g I" d”' bewirkte eine nicht zu erklarende H.S-Verringerung. AuRer-
dem wurden zu Beginn der Versuche im Gas des Maissilage/Rindergulle-Reaktors Spuren
von Carbonylsulfid detektiert. Im Maissilage/Schweinegulle-Fermenter wurde mit Aus-
nahme von 4,0 g/I"-d”" bei allen Belastungsstufen etwa 2,5 ppm Carbonylsulfid nachge-
wiesen.

Maéglicherweise kdnnten Schwefelwasserstoff und bestimmte andere flliichtige Schwefel-
verbindungen Indikatoren fur die Effizienz eines Biogasprozesses sein (BISCHOFSBERGER
2005, ANDERSSON 2004). Sulfatreduzierende Bakterien und Methanbakterien konkurrieren
teilweise um dieselben Stoffe wie zum Beispiel Wasserstoff, Essigsaure und Methanol.
Sulfatreduzierende Bakterien sind gegenuber den Methanbakterien energetisch beglns-
tigt, so dass Wasserstoff und Essigsaure bevorzugt fur die Sulfatreduktion verwendet wer-
den. Fur die Methanproduktion steht nur noch der Rest der Ausgangsstoffe zur Verfigung
(BISCHOFSBERGER 2005, STAMS 2003). Im Vergleich zu Methanbakterien sind sulfatreduzie-
rende Bakterien deutlich vielseitiger. Propion- und Buttersdure kdnnen von einzelnen Ar-
ten sulfatreduzierender Bakterien direkt abgebaut werden (Stams 2003). Tritt eine Hem-
mung der Methanbakterien infolge zu hoher Substratzugaben auf, reichern sich im Reak-
tor organische Sauren an. Daraus resultieren ein Abfall des pH-Wertes und ein Rickgang
der Gasproduktion. Die geringere Gasproduktion fihrt zu einem Anstieg des Schwefel-
wasserstoffgehaltes. Im Extremfall verstarkt die Anwesenheit einer zu grolden Menge H,S
noch die Hemmwirkung, so dass es zum totalen Erliegen der Methanbildung aus Essig-
saure kommen kann (BISCHOFSBERGER 2005).

Das Absinken der H,S-Konzentration in Abbildung 72 kdnnte mit einer Prozessstabilisie-
rung zusammenhangen. Die niedrigen Raumbelastungen von 2 bis 4 g-I""-d™ beim Maissi-
lage-Rindergulle-Reaktor wurden Uber einen langeren Zeitraum beibehalten, so dass den
Methanbakterien ausreichend Zeit fir das Wachstum blieb. Die weitere Steigerung der
Raumbelastung erfolgte in deutlich geringeren zeitlichen Abstanden. Die Stufen 6,75 bis
7,25 g'I"-d”" wurden jeweils nur eine Woche beibehalten. Vermutlich fiihrte die rasche Er-
héhung der Substratmenge zu einem unzureichendem Abbau der Zwischenprodukte aus
den vorangegangenen Prozessstufen, so dass moglicherweise eine leichte Substrathem-
mung eintrat, die sich in einer deutlichen Erhéhung des H,S-Gehaltes aufierte (FNR 2004,
BISCHOFSBERGER 2005). Der niedrigere H,S-Wert der letzten dargestellten Belastungsstu-
fe lasst sich nur Uber eine erneute Stabilisierung des Prozesses erklaren. Die detektierten
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Spuren von Carbonylsulfid kdnnten gemal SPOELSTRA (1980) von sulfatreduzierenden
Bakterien erzeugt worden sein.

ANDERSSON et al. (2004) stellten bei ihnren Untersuchungen fest, dass der Gehalt an Dime-
thylsulfid immer dann besonders niedrig war, wenn der Biogasprozess effektiv arbeitete.
Allerdings bedarf die Bestatigung dieser These noch weiterer Untersuchungen.

Der anaerobe Abbau schwefelhaltiger Substrate kann Uber viele verschiedene Abbauwe-
ge verlaufen, wobei Methylmerkaptan und Dimethylsulfid Zwischenprodukte in der Abbau-
kette mit dem Endprodukt Schwefelwasserstoff darstellen (Novak 2006, FINSTER 1992,
HIGGINS 2005, VISscHER 1996, KIENE 1988). Bei den durchgefiihrten Versuchen wurden
weder Dimethylsulfid noch Methylmerkaptan detektiert, was vermutlich auf den noch ein-
wandfrei funktionierenden Garprozess zurlckzufuhren ist. Die gute Gasbildung und Gas-
qualitat deuten ebenfalls auf einen ausgewogenen Abbauprozess hin.

4.2.4 Prozesstrennung

In landwirtschaftlichen Biogasanlagen kommen meist ein- oder zweistufige Fermentati-
onsverfahren zum Einsatz. Bei den zweistufigen Verfahren wird eine raumliche Trennung
der Abbauphasen vorgenommen. Im ersten Behalter finden die Hydrolyse sowie die Ver-
sauerung und im zweiten Reaktor die Acetatbildung und Methanisierung statt. Die Tren-
nung der Abbauphasen ermdglicht die Entwicklung von spezialisierten, leistungsfahigen
Biozonosen bei gleichzeitiger Ausschaltung von Beeintrachtigungen, die aus den unter-
schiedlichen Milieuanforderungen der einzelnen Mikroorganismen erwachsen.

FUr den Vergleich einer einstufigen und zweistufigen Fermentation wurden die thermophi-
len und mesophilen Batch-Versuche sowie die zweistufige Feststoffvergarung mit Biolea-
ching herangezogen. Als Substrat wurde 100 % Roggen-GPS eingesetzt. Die Hydrolyse-
stufe der zweistufigen Anlage arbeitet thermophil und der Anaerobfilter mesophil. Die Be-
rieselung des Substrates mit dem Perkolat erfolgte alle 30 Minuten fir eine Dauer von ei-
ner Minute.
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Abbildung 73: Verlauf der H,S-Konzentration bei Verfahren mit unterschiedlichen Prozess-
stufen

Die H,S-Werte beider Batch-Ansatze lagen Uber denen des zweistufigen Verfahrens, wo-
bei der thermophile mit 1109 ppm den Spitzenwert lieferte. Der Hydrolysereaktor erreichte
hinsichtlich des Maximums das Niveau des mesophilen Batch-Versuchs, war aber durch
ein deutlich schnelleres Abklingen der H,S-Konzentrationen gekennzeichnet. Die deutlich
geringsten H,S-Gehalte erzielte der Anaerobfilter mit 319 ppm. Bereits nach zwei Ver-
suchswochen war das Substrat in der zweistufigen Versuchsanordnung weitgehend ab-
gebaut und die Gasproduktion ging deutlich zurtick (Abbildung 73).

Der thermophile Batch- und der Hydrolysereaktor bildeten das meiste Methylmerkaptan,
wobei der Hydrolysebehalter einen Tag spater sein Maximum erreichte. Deutlich geringere
Methylmerkaptan-Werte zeigten Anaerobfilter und mesophiler Batch-Ansatz, bei dem so-
gar nur am ersten Tag Methylmerkaptan detektiert wurde. Methylmerkaptan war in beiden
Behaltern des zweistufigen Verfahrens bis zum Ende der Versuchsreihe im Gas prasent,
wahrend beim thermophilen Batch-Versuch diese Substanz nach dem dritten Tag nur
noch einmal am zehnten Versuchstag detektiert wurde (Abbildung 74). Dimethylsulfid
konnte bei den Batch-Ansatzen nur am ersten Prozesstag im thermophilen Behalter
(13 ppm) nachgewiesen werden. Die Gasproben beider Prozessstufen der Feststoffverga-
rung enthielten bis zum funften Versuchstag Dimethylsulfid in einer Konzentration von 11 -
12 ppm (Abbildung 75).
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Abbildung 74: Verlauf der MeSH-Konzentration bei Verfahren mit unterschiedlichen Prozess-
stufen
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Abbildung 75: Verlauf der DMS-Konzentration bei Verfahren mit unterschiedlichen Prozess-
stufen
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Die geringsten Mengen an Schwefelwasserstoff im Gas des Anaerobfilters, das flr eine
energetische Nutzung relevant ist, kbnnten auf eine ausgewogene Prozessfuhrung hin-
deuten. Dem widerspricht aber, dass im Gegensatz zum mesophilen Batch-Ansatz hier
deutlich groliere Mengen Methylmerkaptan und Dimethylsulfid detektiert wurden. Bemer-
kenswert ist vor allem, dass Methylmerkaptan mit einer Ausnahme Uber die gesamte Ver-
suchsdauer nachgewiesen werden konnte. In vorangegangenen Arbeiten zum anaeroben
Abbau organischen Materials wurden Methylmerkaptan und Dimethylsulfid als Zwischen-
produkte schwefelhaltiger Ausgangsprodukte identifiziert (Novak 2006, FINSTER 1992, HIG-
GINS 2005, VISsCHER 1996, KIENE 1988). Dies lasst die Vermutung zu, dass der Abbaupro-
zess im Anaerobfilter MAglichkeiten zur Optimierung bietet. Zuklnftig kdnnte die zweistufi-
ge Feststoffvergarung mit Bioleaching wegen des insgesamt niedrigeren Gehaltes an
Schwefelverbindungen im Biogas durchaus eine interessante Verfahrensvariante fur die
energetische Nutzung mittels schadgasempfindlicher Technologien sein.

4.3 Zusammenfassung der Ergebnisse

Bei den Spurengasanalysen wurden im Biogas neben grol’en Mengen H,S weitere
Schwefelverbindungen, wie Beispiel Methylmerkaptan, Dimethylsulfid und Carbonylsulfid,
nachgewiesen. Vor allem im Rohbiogas der Laborreaktoren konnten erhebliche Konzent-
rationen von Methylmerkaptan im dreistelligen ppm-Bereich und Dimethylsulfid im zwei-
stelligen ppm-Bereich bestimmt werden. Selbst im durch biologische Entschwefelung ge-
reinigten Biogas der Praxisanlagen wurden zum Teil H,S-Konzentrationen tber 1000 ppm
und Spuren von Methylmerkaptan, Dimethylsulfid, Schwefelkohlenstoff und Carbonylsulfid
gemessen.

Die Bildung volatiler Schwefelverbindungen zeigt sich stark von der Zusammensetzung
des zugeflhrten Substrates abhangig. Ein hoher Gesamtschwefelanteil fuhrt auch zu ei-
nem erhdhten Anteil Schwefelverbindungen im Biogas.

Die Temperatur, bei der der Prozess ablauft, beeinflusst die Gasqualitat ebenso. Hohere
Temperaturen bewirken eine Steigerung er Reaktionsgeschwindigkeit und einen schnelle-
ren anaeroben Abbau des Substrates. Ferner fuhrt eine thermophile Prozessfihrung zu
einer schnelleren und effektiveren Hydrolyse fester sowie fetthaltiger Substratbestandteile.
Der effizientere Abbau von schwefelhaltigen Verbindungen bei héheren Prozesstempera-
turen kdnnte daher auch zu héheren Konzentrationen von Schwefelverbindungen im Bio-
gas fuhren.

AulRerdem ist die Menge des zugegebenen Substrates ein wichtiger Einflussfaktor auf den
Prozessverlauf. Eine zu hohe Substratmenge oder deren zu rasche Erhéhung kdénnen
leicht zu Stérungen im Prozessablauf fuhren, was sich u.a. in einem Anstieg des H,S-
Gehaltes niederschlagen kann.

Diskontinuierliche Verfahren zeichnen sich durch einen typischen Garverlauf und damit
stark schwankende Gaszusammensetzung aus. Bei der zweistufigen Feststoffvergarung
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traten im Gas des fur die Biogasnutzung relevanten Anaerobfilters deutlich geringere H,S-
Werte auf. Allerdings befanden sich fast Uber die gesamte Versuchsdauer Methylmerkap-
tan und Dimethylsulfid im zweistelligen ppm-Bereich im Gas. Insgesamt kdnnte bei weite-
rer Verfahrensoptimierung zukinftig die zweistufige Feststoffvergarung mit Bioleaching
wegen des insgesamt niedrigeren Gehaltes an Schwefelverbindungen im Biogas durch-
aus eine interessante Verfahrensvariante fur die energetische Verwertung durch schad-
gasempfindliche Technologien sein.

5 Biogasreformierung — Ergebnisse der Uberblicksversuche
5.1 Teilprozess Reformierung
5.1.1 Wasserstoffreinheit

Im Folgenden werden die Ergebnisse der Uberblicksversuche fiir den Reformierungsteil-
prozess beschrieben. Fur die Darstellung wurden Box-Whisker-Plots mit Angabe der
Quartile und 5. Perzentile erstellt. Zusatzlich sind die Ausreilder in die Diagramme einge-
tragen. Die Darstellung umfasst die Versuche mit den Reformertemperaturen 590 °C,
630 °C und 660 °C. Die Einstellung bei 570 °C war nicht fir alle Versuchspunkte stabil
und bleibt deshalb unbertcksichtig. Der Ho-Gehalt am Ausgang des Reformierungsreak-
tors liegt fur die Modellgase bei allen Versuchseinstellungen zwischen 58 % und 71 %. Er
zeigt eine nahezu lineare Abhangigkeit vom Eingangs-Methangehalt. Ein um 10 Prozent-
punkte hoherer CH,-Anteil fuhrt zu einer funf Prozentpunkte hoheren Wasserstoffkonzent-
ration. Der Einfluss von Raumgeschwindigkeit, Reformertemperatur und S/C-Verhaltnis
ist durch das Whiskerintervall abzulesen und beeinflusst die Wasserstoffkonzentration um
etwa 5 Prozentpunkte (Abbildung 76). Der Einfluss der Reformierungstemperatur auf den
Wasserstoffgehalt ist vergleichsweise gering und flihrt mit steigender Temperatur im ge-
samten Untersuchungsbereich zu einer etwa 2 Prozentpunkte hdheren H,-Konzentration.

Das S/C-Verhaltnis hat einen etwas grofderen Einfluss auf die H,-Konzentration im Aus-
gangsgas. Die Steigerung des S/C von 3,5 auf 5,0 fuhrt zu etwa 2 Prozentpunkten mehr
H,, eine weitere Erhdhung des S/C zeigt hingegen kaum einen Effekt.
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Abbildung 76: H,-Konzentration am Ausgang des Reformierungsreaktors (n = 108)
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5.1.2 Kohlenmonoxidkonzentration

Kohlenmonoxid erreicht in den Uberblicksversuchen am Ausgang der Reformierungsreak-
tors Konzentrationen von 6 bis 14 %. Die mittlere Kohlenmonoxidkonzentration sinkt mit
steigendem Eingangsmethangehalt Uber den gesamten Versuchsraum von annahernd 10
auf etwas uber 7 %, aber im Gegensatz zur Wasserstoffkonzentration ist die CO-
Konzentration starker von den Betriebsparametern als von der Biogaszusammensetzung
abhangig (Abbildung 77).

Der Einfluss der Reformierungstemperatur auf die Kohlenmonoxidkonzentration liegt in
der gleichen Grofienordnung wie der des Biogas-Methangehalts. Die Kohlenmonoxid-
Konzentration steigt dabei mit zunehmender Reformierungstemperatur, wobei der Anstieg
im unteren Temperaturbereich offenbar gréoRer ausfalit.

Das S/C-Verhaltnis hat ebenfalls einen deutlichen Einfluss auf die CO-Konzentration im
Ausgang des Reformierungsreaktors. Die mittlere Kohlenmonoxidkonzentration sinkt mit
steigendem S/C von mehr als 10 % auf Werte von etwa 7 %. Die Erhéhung des S/C hat
im Bereich niedrigerer Werte eine deutlich groReren Einfluss auf die Kohlenmonoxidkon-
zentration. Die Steigerung des S/C von 5,0 auf 6,0 fuhrt nur noch zu einer geringfligigen
Absenkung des CO-Gehalts um etwa 1 %, allerdings werden das Whiskerintervall und die
maximale Kohlenmonoxidkonzentration deutlich geringer, so dass davon auszugehen ist,
dass vor allem bei niedrigen Biogas-Methangehalten und hohen Temperaturen ein hohes
S/C ndétig ist, um relativ niedrige CO-Werte zu erreichen. Zusammenfassend lasst sich
sagen, dass der Biogas-Methangehalt, die Reformierungstemperatur und das S/C-
Verhaltnis einen deutlichen Einfluss auf die CO-Konzentration am Reformerausgang ha-
ben. Um niedrige CO-Konzentrationen zu erreichen, sind niedrige Reformierungstempera-
turen und hohe S/C-Verhaltnisse erforderlich.
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Abbildung 77: CO-Konzentration am Ausgang des Reformierungsreaktors (n = 108)
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5.1.3 Methanumsatz

Der Methanumsatz liegt fiir alle Einstellungen der Uberblicksversuche im Bereich von 83 -
98 %. Mit steigendem Biogas-Methangehalt wird der Methanumsatz geringflgig hoher.
Der mittlere Wert unterscheidet sich um weniger als einen Prozentpunkt.
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Abbildung 78: Methanumsatz der Reformierung (n = 108)
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Der Einfluss der Betriebsparameter auf den Methanumsatz ist erheblich groer und be-
wirkt bei allen Biogaskompositionen ein Whiskerintervall, das fast 15 Prozentpunkte um-
fasst (Abbildung 78). Hohere Reformierungstemperaturen fihren zu einem héheren Me-
thanumsatz. Der Anstieg ist annahernd linear und bewirkt im Versuchsraum eine Steige-
rung des mittleren Wertes von 88 % auf 95 %.

Bei einer Erhohung des S/C-Verhaltnisses von 3,5 auf 5,0 steigt der Methanumsatz von
durchschnittlich 90 % auf Uber 93 %. Der Anstieg ist bei der Steigerung von S/C = 3,5 auf
Werte von 4,2 am grof3ten.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass der Methanumsatz von der Reformierungstem-
peratur und dem S/C-Verhaltnis beeinflusst wird. Dabei ist der Einfluss der Reformiertem-
peratur fir den gewahlten Versuchsraum groler.

Die Fuhrung des Reformierungsprozesses zielt auf einen hohen Methanumsatz und nied-
rige Kohlenmonoxidkonzentrationen im Produktgas. Wahrend hohe S/C-Verhaltnisse bei-
dem férderlich sind, ist besteht bei der Reformierungstemperatur ein Zielkonflikt.

5.1.4 Vergleich der Versuchsergebnisse mit den Simulationsergebnissen

Der Vergleich der Ergebnisse aus den Uberblicks-, Optimierungs- und nativen Biogasver-
suchen mit den Werten der Prozesssimulation zeigt fir den Methanumsatz und die Was-
serstoffkonzentration am Ausgang des Reformierungsreaktors insgesamt eine gute Uber-
einstimmung (vgl. Kapitel 3.2.9), die fur ein S/C-Verhaltnis von 5,0 exemplarisch darge-
stellt wird (Abbildung 79). Die Methanumsatze und die gemessenen Wasserstoffkonzent-
rationen liegen bei Reformertemperaturen Gber 600 °C auf der Linie, die sich fur die Pro-
zesssimulation fur die jeweilige Biogaszusammensetzung ergibt. Bei geringeren Tempera-
turen liegen die Messergebnisse (ber den theoretischen Werten. Uber den gesamten
Versuchsbereich zeigen sich Methanumsatz Wasserstoff- und Kohlenmonoxidkonzentra-
tion weniger sensitiv gegentber der gemessenen Reformertemperatur, als die Simulation
erwarten lasst. Die Kohlenmonoxidkonzentration liegt unter den berechneten Werten. Die
Abweichung steigt mit zunehmender Reaktionstemperatur. Dementsprechend liegt auch
das aus den Messwerten errechnete CO/Hz-Verhaltnis unter den Simulationswerten.
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Abbildung 79: Vergleich der experimentellen und Simulationsergebnisse fur den Reformierungs-
teilprozess bei S/C = 5,0 mit Angabe des Methangehalts in der Legende (U: Ubersichtsversuche,
O: Optimierungsversuche, BG: natives Biogas, S: Simulation)

Zusatzlich zu den untersuchten Methankonzentrationen, die den Bereich der typischen
Biogaszusammensetzungen abdecken, wurde auch die Reformierung von reinem Methan
simuliert, um einen Vergleich mit der Erdgasreformierung zu ermdglichen. Dieser zeigt,
dass die Hy-Konzentration am Reformerausgang bei der Biogasreformierung etwa 10 - 15
Prozentpunkte unter dem der Erdgasreformierung liegt, wahrend die CO-Konzentration 1
bis 6 Prozentpunkte hoher liegt. Die relative Abweichung ist beim Kohlenmonoxid auf-
grund der geringeren Konzentration deutlich hdher als beim Wasserstoff und betragt bei
hohen Temperaturen bis zu 100 % (Abbildung 79).

Der Methanumsatz erfolgt Gber zwei Hauptreaktionen (vgl. Tabelle 18), bei denen neben
H, auch CO,, bzw. CO entstehen. Die Reaktionen werden katalysiert und erreichen, wenn
keine kinetischen Einfliusse dies verhindern, einen thermodynamische Gleichgewichtszu-
stand. Dazu ist eine ausreichend hohe Kontaktzeit erforderlich, die durch die Raumge-
schwindigkeit beschrieben wird (vgl. Tabelle 37). Mit zunehmender Raumgeschwindigkeit
fihrt die kurzere Reaktionszeit bei unterschiedlich schnellen Reaktionsablaufen dazu,
dass das thermodynamische Gleichgewicht in den Teilreaktionen nicht erreicht wird. Um
solche kinetischen Effekte beurteilen zu kdnnen, wurden die Versuche mit unterschiedli-
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chen Volumenstromen durchgefihrt und mit den Simulationsergebnissen verglichen
(Abbildung 80). Die Simulationsergebnisse sind von der Raumgeschwindigkeit unabhan-
gig. Der bogenférmige Verlauf in Abbildung 80 ist nur den unterschiedlichen Reaktions-
temperaturen geschuldet, die in die Berechnung der effektiven Raumgeschwindigkeit ein-
gehen. Die unterschiedlichen Eingangsmolenstrome der Simulation zeigen sich in einer
seitlichen Verschiebung des Bogens. Fir die Darstellung der Messergebnisse bedeuten
hdhere Volumenstrome und Temperaturen jeweils eine Rechtsverschiebung, wobei die
Werte bei gleichen Eingangsvolumenstromen eng beieinander liegen. Abbildung 80 zeigt
fur alle vier KenngréRen, dass fur den gesamten Untersuchungsraum kein signifikanter
Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf den Reaktionsverlauf besteht.
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Abbildung 80: Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf die Stoffwandlungsprozesse im Reformie-
rungsreaktor bei S/C = 5,0 mit Angabe des Methangehalts in der Legende (U: Ubersichtsversuche,
O: Optimierungsversuche, BG: natives Biogas, S: Simulation)

5.1.5 Wirkungsgrade

Die thermochemische Energiewandlung des Reformierungs-Teilprozesses wird durch den
Wasserstoff- und den Gaswirkungsgrad beschrieben (vgl. Tabelle 37). Fir beide Wir-
kungsgrade wird die jeweilige Ausgangsleistung auf die Summe der Eingangsleistung von
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Prozess- und Brennergas bezogen. Mit Blick auf den nachfolgenden Brennstoffzellenpro-
zess ist die Erzeugung einer hohen Wasserstoffleistung ausschlaggebend, wahrend flr
die Effizienz des Gesamtprozesses, bei Nutzung des Anodenabgases, der Gaswirkungs-
grad starker in den Vordergrund tritt.

Im Reformierungsreaktor werden zwischen 40 % und 52 % der zugefuhrten Brennstoff-
energie durch den Wasserstoff gebunden. Der Wirkungsgrad steigt dabei tber den ge-
samten Versuchsraum mit dem Methangehalt des Biogases von durchschnittlich 45 % auf
knapp 50 %. Das mit etwa 8 Prozentpunkten vergleichsweise grolere Whiskerintervall
zeigt, dass die Betriebsparameter einen starkeren Einfluss als die Biogasqualitat auf den
Wasserstoffwirkungsgrad hat (Abbildung 81).
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Abbildung 81: Wasserstoff- und Gaswirkungsgrade flr den Reformierungs-Teilprozess (n=108)

Der Gaswirkungsgrad liegt fur alle untersuchten Modellgase bei durchschnittlich 57-58 %.
Der Gaswirkungsgrad wird in deutlich geringerem Male als der Wasserstoffwirkungsgrad
von dem Methangehalt des Biogases beeinflusst. Mit zunehmendem Methananteil wird
allerdings das Whiskerintervall grof3er. Der Einfluss der Betriebsparameter auf den Gas-
wirkungsgrad steigt also mit der Biogasqualitat und fuhrt zu einem Anstieg des maximal
erreichten Gaswirkungsgrads von geringfugig uber 60 % beim energiearmsten Biogas auf
mehr als 63 % bei dem energiereichsten Eduktgas (Abbildung 81).

Der Einfluss der Betriebsparameter auf die Wirkungsgrade ist der Abbildung 82 zu ent-
nehmen. Hohere Reformierungstemperaturen fihren zu einem geringeren Wasserstoff-
wirkungsgrad. Dieser sinkt von durchschnittlich Uber 47 % bei 590 °C auf unter 46 % bei
66 °C. Allerdings ist das Whiskerintervall bei niedrigen Reformertemperaturen deutlich
grofer, und der schlechteste Wasserstoffwirkungsgrad wird mit 40 % bei einer Tempera-
tur von 590 °C erreicht. Der Wasserstoffwirkungsgrad steigt mit hoéheren S/C-
Verhaltnissen um etwa 3 Prozentpunkte an, erreicht aber bei einem S/C von 5,0 sein Ma-
ximum. Der Gaswirkungsgrad sinkt mit steigender Reformierungstemperatur von durch-
schnittlich 60 % bei 590 °C auf 56 % bei 660 °C. Das S/C-Verhaltnis beeinflusst den mitt-
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leren Gaswirkungsgrad nicht und zeigt nur bei einem Wert von 6,0 einen vergleichsweise
geringeren maximalen Gaswirkungsgrad (Abbildung 82).
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Abbildung 82: Einfluss von Reformierungstemperatur und S/C-Verhaltnis auf die Wirkungsgrade
des Reformierungs-Teilprozesses (n=108)

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass der Wasserstoffwirkungsgrad des Reformie-
rungs-Teilprozesses durch die Biogasqualitat und das S/C-Verhaltnis dominiert wird, wah-
rend der Einfluss der Reformierungstemperatur gering ist. Hohere Methangehalte und ein
S/C im Bereich von 5,0 ermoglichen Wasserstoffwirkungsgrade von uber 50 %.

Der Gaswirkungsgrad wird hingegen starker durch die Reformierungstemperatur be-
stimmt. Geringere Temperaturen ermoglichen hohere Wirkungsgrade. Der Einfluss der
untersuchten Modellgaszusammensetzungen ist vergleichsweise gering.

Das in allen Darstellungen zu beobachtende relativ grofde Whiskerintervall von 5-10 Pro-
zentpunkten wird durch die unterschiedlichen Eingangsvolumenstrome hervorgerufen. Bei
hoherer Reformerlast sinkt der Anteil des Brennergases an dem gesamten Gasstrom, so
dass sowohl der Wasserstoff-, als auch der Gaswirkungsgrad ansteigen.
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5.2  CO-Eliminierung
5.2.1 Reinigungsleistung der CO-Shift

Die Kohlenmonoxideliminierung ist fur die Nutzung des Biogasreformats mit PEM-
Brennstoffzellen von entscheidender Bedeutung, denn schon CO-Konzentrationen im
zweistelligen ppm-Bereich flihren zu einer Vergiftung der Anodenkatalysatoren, die aller-
dings reversibel verlauft.

Die CO-Eliminierung wird zweistufig ausgefuhrt. In der erste Stufe (CO-Shift) wird die
Wassergas-Shift-Reaktion katalytisch beschleunigt. In der Shiftreaktion werden Kohlen-
monoxid und Wasserdampf bei etwa 260 - 330 °C zu Wasserstoff und Kohlendioxid um-
gesetzt. Das verbleibende Kohlenmonoxid wird in der anschlieRenden zweiten Stufe der
CO-Eliminierung in einer selektiven Oxidation mit Luftsauerstoff oxidiert. Die Reaktion wird
mit einem Katalysator gegenlber der konkurrierenden Wasserstoffoxidation beschleunigt,
trotzdem muss fur die erforderliche CO-Freiheit mehr Luft zugesetzt werden, als die Sto-
chiometrie erfordert. Die Uberschissige Luft reagiert mit Wasserstoff und vermindert Was-
serstoffleistung und Wirkungsgrad. Die vorhergehende Shiftstufe wird folglich auf einen
moglichst hohen CO-Umsatz ausgelegt.

Die Temperatur der Shiftstufe des Versuchsreformers lasst sich nicht autonom regeln, so
dass die Versuchsergebnisse nur auf die Biogaszusammensetzung, die Reformierungspa-
rameter und die Zusammensetzung des Reformerausgangsgases bezogen werden kon-
nen.

In den Uberblicksversuchen (Abbildung 83) werden CO-Ausgangskonzentrationen der
Shiftstufe von 0,5 - 2,0 % erreicht. Hohere Eingangsmethangehalte (Reformereingang)
flUhren Uber den gesamten Versuchsraum zu einer Senkung der durchschnittlichen CO-
Konzentration von 1,2 % auf 0,9 %. Der Einfluss der Betriebsparameter Reformierungs-
temperatur, S/C-Verhaltnis und Raumgeschwindigkeit fuhrt dabei zu einem Whiskerinter-
vall von 1,0 - 1,5 Prozentpunkten fur die jeweiligen Modellgase.
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Abbildung 83: Kohlenmonoxid-konzentrationen am Ausgang des Shift-Reaktors (n = 108)

Hohere Reformierungstemperaturen fihren zu einem leichten Anstieg der mittleren CO-
Konzentrationen und zu einem deutlichen Anstieg der maximalen CO-Werte. Hohere S/C-
Verhaltnisse fuhren zu geringeren CO-Werten und zeigen dabei auch ein wesentlich ge-
ringeres Whiskerintervall. Wahrend die CO-Messergebnisse bei einem S/C von 3,5 fast 2
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Prozentpunkte umfassen, sind es bei S/C = 5,0 nur 0,7 Prozentpunkte (Abbildung 84).
Um CO-Konzentrationen von etwa 0,6 % zu erreichen, wie sie bei Erdgasreformern erzielt
werden (Grosser 2006), sind niedrige Reformierungstemperaturen und hohe S/C-
Verhaltnisse erforderlich.
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Abbildung 84: Kohlenmonoxidumsatz der Shiftstufe in Abhangigkeit von der Biogaszusammen-
setzung, Reformierungstemperatur, S/C-Verhaltnis und der CO-Eingangskonzentration (n = 108)

Der Kohlenmonoxidumsatz erreicht Werte von 80 % bis Uber 95 %. Der mittlere Umsatz
steigt fur die jeweiligen Modellgase leicht von 86,5 % (50 % CH,4) auf 88,5 % (70 % CH,).
Die Reformierungstemperatur beeinflusst den mittleren Methanumsatz noch geringer als
die Modellgaszusammensetzung. Niedrige S/C-Werte flhren zu einem etwas deutlicheren
Absinken des mittleren Methanumsatzes von 89 % (S/C = 5) auf 85 % bei einem S/C von
3,5. Der dominierende Einfluss auf den CO-Umsatz der Shiftstufe ist die Kohlenmonoxid-
konzentration am Reformerausgang. Eine hohere Eingangskonzentration fuhrt zu einem
starken, annahernd linearen Abfall des CO-Umsatzes (Abbildung 84).

Um einen hohen CO-Umsatz zu erreichen, sind niedrige Reaktorausgangstemperaturen
erforderlich, denn das Reaktionsgleichgewicht der homogenen Wassergas-Shift-Reaktion
verschiebt sich mit steigender Temperatur in Richtung Kohlenmonoxid. Die Wassergas-
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Shift-Reaktion ist exotherm, so dass eine hdhere CO-Eingangskonzentration zu einer ho-
heren Kulhllast fuhrt. Die Versuchsergebnisse zeigen, dass eine hdhere Kohlenmonoxid-
eingangskonzentration zu hdheren Reaktorausgangstemperaturen fuhrt, die mit einem
geringeren CO-Umsatz einher gehen (Abbildung 85). Die Ursache liegt vermutlich in ei-
ner Auslegung auf zu geringe Kuhllasten.
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Abbildung 85: Zusammenhang zwischen CO-Eingangskonzentration, Reaktorausgangstempera-
tur und CO-Umsatz der Shift-Stufe (mit Darstellung der Regressionsgrade und 95 % Konffidenzin-
tervall, n = 108)

5.2.2 Selektive Oxidation

Die Ergebnisse zur selektiven Oxidation in den Uberblicksversuchen sind wenig aussage-
kraftig. Die Einschwing- und Haltezeit fur die jeweiligen Versuchseinstellungen waren zu
kurz, als dass sich ein stabiler CO-Wert am Reaktorausgang einstellen konnte. Deshalb
wird an dieser Stelle auf die Ergebnisse aus den Optimierungsversuchen und die Mess-
werte aus den Versuchen mit nativem Biogas zurickgegriffen. Insgesamt stehen Mess-
werte aus 46 Versuchseinstellungen zur Verfigung, die aber nur einen eingeschrankten
Bereich des Versuchsraumes der Uberblicksversuche abbilden.

Eine weitere Einschrankung der Aussagekraft der Messergebnisse liegt in der Messme-
thodik begrindet. Die Schlauche vom Reformer zum Messgerat waren nicht beheizt, so
dass die feuchten Messgase kondensierten und sich die einzelnen Gaskomponenten ent-
sprechend ihrer Loslichkeit im Kondenswasser anreicherten. Alle Messstellen wurden
durch die gleiche Schlauchstrecke geleitet, so dass die teilweise hohen Kohlenmonoxid-
frachten am Ausgang des Reformierungsreaktors je nach Zeitpunkt der Messung eine um
bis zu 40 ppm zu hohe CO-Konzentration am Ausgang der Selox ergaben, die durch aus-
gasendes Kohlenmonoxid hervorgerufen wurde. Auch wenn die Messwerte zur CO-
Ausgangskonzentration grof3en Unsicherheiten unterworfen sind, kann aus den durchge-
fuhrten Langzeitmessungen geschlossen werden, dass CO-Konzentrationen bis 60 ppm
nach 1 bis 2 Stunden Haltezeit haufig auf Werte unter 10 ppm absinken.
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FUr die Abhangigkeit der CO-Ausgangskonzentration von der Biogaszusammensetzung
und den Reformierungsparameter ergeben sich die gleichen Tendenzen wie im vorherigen
Abschnitt beschrieben. Eine hohe Eingangsmethankonzentration, niedrige Reformierungs-
temperaturen und ein hohes S/C-Verhaltnis ermdglichen geringere CO-Ausgangs-
konzentrationen. Von den genannten Parametern hat die Veranderung des S/C-Verhalt-
nisses den gréfdten Einfluss (Abbildung 86).
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Abbildung 86: Kohlenmonoxidkonzentration nach der selektiven Oxidation in Abhangigkeit von
den Reformierungsparametern und von der Eingangskonzentration. CO-Werte, die mit 105 ppm
dargestellt sind, lagen aufRerhalb des Messbereichs von 100 ppm (n = 46)

Die Reformierungsparameter wirken sich dabei durch die Veranderung der Kohlenmono-
xidkonzentration aus, die mit dem Shift-Ausgangsgas in die Selox eingeht. Wahrend CO-
Konzentrationen von weniger als 0,8 % auf Werte kleiner 50 ppm gereinigt werden kon-
nen, fuhren CO-Eingangskonzentration von mehr als 1 % zu Ausgangskonzentrationen,
die oberhalb des Messbereichs von 100 ppm liegen (Abbildung 86).

Fir ein Reformatgas, das den Anforderungen einer nachgeschalteten PEM-Brenn-
stoffzelle genlgen soll, ist also eine CO-Eliminierung durch die Shiftstufe auf Konzentrati-
onen von weniger als 0,8 % erforderlich.
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5.2.3 Wirkungsgrade der CO-Eliminierung

Die CO-Eliminierung erfolgt durch exotherme Reaktionen. Der Energiegehalt des Pro-
zessgases wird dabei geringer und es entsteht eine Kihllast. Fur die CO-Eliminierung er-
gibt sich insgesamt ein Gaswirkungsgrad von etwa 95 %. Der Gaswirkungsgrad der CO-
Shift liegt dabei im Bereich von 98 % bei einer Schwankungsbreite von weniger als 1,5
Prozentpunkten im gesamten Versuchsraum. Der Gaswirkungsgrad der selektiven Oxida-
tion liegt bei allen Versuchseinstellungen zwischen 96 % und 97 % (Abbildung 87). Im
Vergleich zum Reformierungsteilprozess ist der Einfluss der CO-Eliminierung auf den Ge-
samtwirkungsgrad gering.
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Abbildung 87: Gaswirkungsgrade der CO-Eliminierungsstufen (n = 108)

5.3 Gesamtreformer
5.3.1 Wasserstoffreinheit

Im Unterschied zu den vorhergehenden Auswertungen werden fur die Darstellung der Er-
gebnisse fir den Gesamtprozess alle Uberblicksversuche herangezogen (vgl. 5.1). Der
Moglichkeit zur Beurteilung der Versuche mit einer Reformierungstemperatur von 570 °C
auf die zu erzielende Wasserstoffreinheit und die zu erwartenden Wirkungsgrade wird an
dieser Stelle der Vorzug gegeniiber der vollstandigen Ubereinstimmung der Versuchsein-
stellungen fur die jeweilige Klassifizierungsvariable gegeben.
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Abbildung 88: Wasserstoffkonzentration im Reformat am Ausgang des Reformers (n = 137)

Die Modellgasreformierung fuhrt zu Wasserstoffkonzentrationen, die GUberwiegend im Be-
reich von 58 - 66 % liegen. Dabei hat die Biogaszusammensetzung einen dominierenden
Einfluss auf die Wasserstoffkonzentration. In den Versuchen stieg die H>-Ausgangs-
konzentration von durchschnittlich 58,5 % bei 50 % Methananteil auf 65,3 % fur die Re-
formierung von Modellgas mit 70 % Methan (Abbildung 88). Hohere Reformierungstem-
peraturen fuhren zu einer hoheren Wasserstoffkonzentration im Reformat. Der Anstieg ist
bei einer Steigerung der Temperatur von 570 °C auf 590 °C ausgepragter als bei der
Temperaturerhdhung von 620 °C auf 650 °C. Ein hdheres S/C-Verhaltnis steigert die
Wasserstoffkonzentration ebenfalls, allerdings in geringerem Ausmal} als bei den unter-
suchten Temperaturstufen (Abbildung 89).
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Abbildung 89: Wasserstoffkonzentration im Reformat fur unterschiedliche Reformierungs-

temperaturen und S/C-Verhaltnisse (n = 137)
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5.3.2 Wirkungsgrade des Reformers

Der mittlere Wasserstoffwirkungsgrad liegt erhdht sich mit der Biogasqualitat von 50 % bei
50 % Methan auf 51,6 % bei 70 % Methan. Insgesamt bewegt er sich im Bereich von
44,5 % bis 55,1 %. Der Gaswirkungsgrad bewegt sich zwischen 50,8 % und 60,3 %. Der
mittlere Gaswirkungsgrad betragt fur alle Modellgaszusammensetzungen etwa 55 % und
zeigt nur eine geringe Abhangigkeit von der Eingangsgaszusammensetzung (Abbildung
90).
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Abbildung 90: Wasserstoff- und Gaswirkungsgrad des Reformers fiir unterschiedliche Modellgas-
zusammensetzungen (n = 137)

Die grofdten Wandlungsverluste fallen im Reformierungsteilprozess an, so dass die unter 0
beschriebenen Einflisse der Betriebsparameter auch flr den Gesamtprozess zutreffen.
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Abbildung 91: Wasserstoff- und Gaswirkungsgrade des Reformers in Abhangigkeit von der Re-
formierungstemperatur und dem S/C-Verhaltnis (n = 137)

Die Reformierungstemperaturen zeigen ab 590 °C nur einen geringen Einfluss auf den
Wasserstoffwirkungsgrad, aber hohere Temperaturen vermindern den Gaswirkungsgrad
deutlich. Die Temperaturanderung von 570 °C auf 590 °C fuhrt hingegen zu einem Anstieg
des mittleren Wasserstoffwirkungsgrad um einen Prozentpunkt und auch der mittlere
Gaswirkungsgrad sinkt bei dieser Temperaturerhohung nicht.

Die Erhohung des S/C-Verhaltnisses wirkt sich bis zu einem S/C von 5,0 positiv auf beide
Wirkungsgrade aus, allerdings ist der Einfluss auf den Wasserstoffwirkungsgrad grofier.
Dessen Mittelwert steigt von 49,5 % (S/C = 3,5) auf 51,3 % bei einem S/C von 5,0.

6 Ermittlung optimierter Betriebsparameter fir die Biogasreformierung
6.1 Darstellung der Messergebnisse und Modellierung

Die Versuche zur Prozessoptimierung mit einem teilfaktoriellen Box-Behnken Versuchs-
plan sollen Hinweise darauf geben, wie die Betriebsparameter Reformierungstemperatur
und S/C-Verhaltnis gewahlt werden missen, um abhangig von der Biogaszusammenset-
zung und der Gasleistung den héchsten Wasserstoff-, bzw. Gaswirkungsgrad zu errei-
chen.
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Tabelle 43: Ergebnisse der Optimierungsversuche

Nr. CH,4 S/C Trer BlOg as NGas MNH2 H, COselox CcoO

(%) (°C)  (ml/min) (%) (%) (Ppm)

1 60 5,0 605 5,9 0,568 0,496 | 61,7 0,8 28
2 60 4,5 620 5,9 0,571 0,519 | 61,2 1,0 105
3 60 4,5 605 53 0,569 0,516 | 60,5 0,9 84
4 50 5,0 605 6,3 0,548 0,492 | 58,2 0,9 105
5 50 4,5 620 6,3 0,561 0,503 | 57,9 1,2 105
6 60 4,5 620 4,7 0,557 0,504 | 59,6 0,9 52
7 70 5,0 605 4,5 0,558 0,505 |63,9 0,7 0

8 50 3,9 605 6,3 0,578 0,488 | 56,2 1,1 105
9 60 4,0 620 5,3 0,580 0,517 | 59,9 1,1 105
10 70 4,0 605 4,5 0,584 0,499 |61,6 0,8 45
11 60 5,0 620 53 0,561 0,514 | 60,3 0,8 8
12 60 4,4 590 5,9 0,587 0,500 | 58,8 0,9 105
13 60 4,0 605 5,9 0,589 0,528 | 59,3 1,3 105
14 70 4,5 590 4,5 0,571 0,493 | 625 0,6 0
15 60 5,0 590 5,3 0,569 0,504 | 59,9 0,6 24
16 60 4,0 590 5,3 0,591 0,497 | 58,2 0,9 105
17 70 4,5 605 4,0 0,563 0,494 | 63,0 0,6 55
18 60 4,5 605 5,3 0,568 0,509 | 60,0 0,9 105
19 60 4,0 605 4,7 0,570 0,499 | 58,8 0,9 105
20 60 4,4 604 5,3 0,568 0,513 | 611 0,9 105
21 70 4,5 620 4,5 0,565 0,516 | 64,4 0,8 11
22 50 4,5 605 55 0,555 0,481 | 56,7 0,9 75
23 60 5,0 605 47 0,551 0,494 | 60,1 0,6 7
24 50 4,5 605 6,7 0,578 0,498 | 57,0 1,0 105
25 60 4,5 605 5,3 0,564 0,509 | 61,2 0,9 105
26 60 4,4 605 53 0,568 0,511 | 61,2 0,9 105
27 60 4,5 590 47 0,572 0,484 | 58,5 0,7 4
28 50 4,5 590 6,3 0,577 0,485 | 56,4 0,8 105
29 70 4,5 605 5,1 0,584 0,512 | 63,9 0,7 30

Aufgrund der in den meisten Fallen unzureichenden CO-Eliminierung, die zu einem An-
stieg der CO-Gehalte am Ausgang des Gesamtreformers aul3erhalb des Messbereichs
von 100 ppm fuhrt, wird der CO-Messwert am Reformerausgang durch die am Ausgang
der Shiftstufe gemessene Konzentration ersetzt (vgl. 5.2).

Tabelle 43 zeigt die Versuchsergebnisse im Uberblick. Die Versuche wurden mit der
Software Design Expert 7.1 ausgewertet. Die abhangigen Variablen Wasserstoffkonzent-
ration, Wasserstoffwirkungsgrad, Gaswirkungsgrad und CO-Konzentration wurden durch
lineare Regression mathematisch modelliert. Die Signifikanz wurde durch den Friedmann-
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Test beurteilt. Tabelle 44 gibt einen Uberblick Uber die ermittelten Modelle, deren Priif-
gréRen und das Bestimmtheitsmald.

Tabelle 44: Modellierung der abhangigen Variablen fir die Prozessoptimierung

Parameter Modelltyp Faktoren F- R?
Wert?
Wasserstoffwirkungsgrad Quadratisch A, B, C, D, B*D, A%, B? 19 0,86
Gaswirkungsgrad Quadratisch A, B, C, D, C? 454 0,91
Wasserstoffkonzentration ~ Quadratisch A, B, C, D, B?, C?, D? 80,55 0,96
CO-Konzentration Linear A B, C D 32,9 0,85

A: CH4-Biogas, B: CH4 Volumenstrom, C: Reformierungstemperatur, D: S/C-Verhaltnis
" p-Werte < 0,0001

6.2 Kohlenmonoxidkonzentration

Die Kohlenmonoxidkonzentration wird sowohl von den Betriebsparametern, als auch von
der Reformerlast (Methanvolumenstrom) und der Biogaszusammensetzung bestimmt.
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36
13
0.6
X1 =A: CH4 Biogas (%)
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A: CH4 Biogas (%)

Abbildung 92: Kohlenmonoxidkonzentration am Ausgang der Shiftstufe in Abhangigkeit von
der Biogaszusammensetzung und dem Methanvolumenstrom (Zahlen in amerikanischer
Schreibweise)

Abbildung 92 zeigt exemplarisch die Linien gleicher CO-Konzentration in Abhangigkeit
von der Last und dem CHys-Anteil im Biogas bei einer Reformierungstemperatur von
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600 °C und einem S/C von 5,0. Da in den Versuchen keine signifikanten Wechselwirkun-
gen zwischen den vier unabhangigen Variablen ermittelt wurden, gilt der durch die Linien
beschriebene Verlauf fur den gesamten Versuchsraum.

Mit steigender Reformerlast steigt auch die CO-Konzentration. Bei einem Methangehalt
von 50 % konnen auf der geringsten Laststufe (2,8 NI CH4/min) CO-Konzentrationen von
weniger als 0,7 % erreicht werden, wahrend auf der héchsten Laststufe (3,6 NI CH4/min)
Kohlenmonoxid-Ausgangskonzentrationen von mehr als 0,9 % verbleiben. Damit kann fur
hohe Lasten und niedrige Methangehalte mit dem vorliegenden Versuchsreformer kein
PEM-Brennstoffzellen taugliches Gas bereitgestellt werden.

Abbildung 93 zeigt die Linien gleicher CO-Konzentration in Abhangigkeit von der Refor-
mierungstemperatur und dem S/C-Verhaltnis fur die Reformierung von Biogas mit 60 %
CH4 bei einem Methanvolumenstrom von 3,2 NI/min. Hohere Reformierungstemperaturen
flhren zu einer héheren CO-Konzentration. Ein héheres S/C-Verhaltnis bewirkt geringere
CO-Konzentrationen.
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Abbildung 93: Kohlenmonoxidkonzentration am Ausgang der Shiftstufe in Abhangigkeit von
der Reformierungstemperatur und dem S/C-Verhaltnis (Zahlen in amerikanischer Schreibweise)

Wie schon in der Auswertung der Uberblicksversuche beschrieben, sind insbesondere bei
geringen Biogas-Methananteilen niedrige Reformierungstemperaturen und hohe S/C-
Verhaltnisse erforderlich, um die geforderten CO-Konzentrationen nicht zu Gberschreiten.
Der Anstieg der CO-Konzentration mit der Last ist im Unterschied zum Einfluss der Bio-
gaszusammensetzung nicht mit der Verschiebung des thermodynamischen Gleichge-
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wichtszustands zu erklaren, sondern wird mafgeblich durch konstruktive Malinahmen

(Warmeabfuhr) bestimmt.

6.3 Optimierung auf einen hohen Gaswirkungsgrad

Die oben ermittelten Modelle ermdglichen die Ermittlung optimierter Betriebsparameter
hinsichtlich des Gas- und des Wasserstoffwirkungsgrades. Fur die Wirkungsgradoptimie-
rung wird als Randbedingung formuliert, dass die CO-Konzentration am Ausgang der CO-
Shiftstufe hochstens 0,8 % betragen darf. Die Optimierungsergebnisse und der Verlauf
der Linien gleichen Gaswirkungsgrades werden fur die Reformierung von Biogas mit un-

terschiedlichen Methangehalte in Abbildung 94 dargestellt.
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Abbildung 94: Verlauf des Gaswirkungs-
grades in Abhangigkeit von
Reformierungstemperatur und S/C-
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< 0,8 % (Zahlenangaben in
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Bei einem Methangehalt von 50 % lasst sich unter Beachtung der Randbedingung (CO
am Shift-Ausgang < 0,8 %) ein Gaswirkungsgrad von 56,8 % erzielen. Dazu ist eine Re-
formierungstemperatur von 590 °C erforderlich, und das S/C-Verhaltnis muss 4,8 betra-
gen. Bei 60 % Methan steigt der hochste Gaswirkungsgrad auf 58,1 % bei 590 °C und S/C
=4.,4. Bei 70 % Methan kann ein Gaswirkungsgrad von 59,1 % mit 591 °C und einem S/C-
Verhaltnis von 4,0 erreicht werden. Der Verlauf der Linien gleichen Wirkungsgrades zeigt,
dass ohne die CO begrenzende Randbedingung moglichst niedrige Temperaturen und
niedrige S/C-Verhaltnisse anzustreben sind. Der Gaswirkungsgrad wird also im gewahlten
Versuchsraum in erster Linie von der Forderung nach einem CO-freien Reformat be-
grenzt. Damit werden fur Biogas mit geringerer Qualitat (kleinerer CH4-Anteil) hdhere S/C-
Verhaltnisse erforderlich.

Die gunstigsten Reformierungstemperaturen liegen fur alle Gaszusammensetzungen an
der unteren Temperaturgrenze des Versuchsraums. Mit der einseitigen Optimierung auf
den Gaswirkungsgrad gehen relativ niedrige Wasserstoffreinheiten einher. Sie reichen von
56,6 % (bei 50 % CH,) bis 61,2 % H, bei 50 % Methan im Biogas. Die relativ niedrige
Wasserstoffkonzentration ist auf den geringeren Methanumsatz (< 90 %) bei den niedri-
gen Reformierungstemperaturen (590 °C) zurtckzufiihren (vgl. 5.1.3).

6.4 Optimierung auf einen hohen Wasserstoffwirkungsgrad

Die Optimierung des Reformers auf den Wasserstoffwirkungsgrad flhrt bei gleichen
Randbedingungen zu anderen Betriebsparametern als die Optimierung auf den Gaswir-
kungsgrad.

Bei einem Methangehalt von 50 % lasst sich unter Beachtung der Randbedingung ein
Wasserstoffwirkungsgrad von 48,5 % erzielen. Dazu sind eine Reformierungstemperatur
von 596 C und ein S/C-Verhaltnis von 5,0 erforderlich. Bei 60 % Methan steigt der héchste
H2-wirkungsgrad auf 51,3 % bei 615 °C und S/C = 5,0. Bei 70 % Methan kann ebenfalls
ein Wasserstoffwirkungsgrad von 51,3 % erzielt werden. Die erforderliche Reformierungs-
temperatur betragt 620 °C bei einem S/C-Verhaltnis von 4,6 erreicht werden. Der Verlauf
der Linien gleichen Wirkungsgrades zeigt, dass ohne die CO begrenzende Randbedin-
gung mdglichst hohe Temperaturen und niedrige S/C-Verhaltnisse anzusteben sind, wo-
bei der Temperatureinfluss deutlich héher ist. Auch der Wasserstoffwirkungsgrad wird also
im gewahlten Versuchsraum in erster Linie von der Forderung nach einem CO-freien Re-
format begrenzt. Fir Biogas mit geringerer Qualitat (kleinerer CHs-Anteil) sind geringere
Reformierungstemperaturen (Abbildung 95) erforderlich.

Abbildung 95 Bei Biogas mit einem hdéheren Methananteil ermdglicht die geringere CO-
Bildung hohere Reformierungstemperaturen, die aber auch ein hdheres S/C-Verhaltnis
erfordern.

Die Optimierung auf den Wasserstoffwirkungsgrad flihrt zu héheren Wasserstoffreinheiten
als die Optimierung auf den Gaswirkungsgrad. Die Wasserstoffkonzentration reicht dabei
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von 57,3 % (bei 50 % CHs) bis 64,2 % H; bei 70 % Methan im Biogas. Diese vergleichs-
weise hohen Wasserstoffkonzentrationen sind auf einen hoheren Methanumsatz zuriick-
zufthren, der Uber 90 % steigt (vgl. 5.1.3).
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0,8 % (Zahlenangaben in amerikanischer
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6.5 Reformierung von nativem Biogas

Die Versuche zur Reformierung von nativem Biogas zeigen eine gute Ubereinstimmung
mit den Ergebnissen der Modellgasreformierung. Tabelle 45 gibt eine Ubersicht Uber die
Reformatqualitat und die ermittelten Gaswirkungsgrade. Zusatzlich sind die Vorhersage-
werte, die mit dem in Abschnitt 6.1 aufgestellten Modell gewonnen wurden, den Messer-
gebnissen gegenubergestellt. Eine erhebliche Abweichung (> 5 Prozentpunkte) ergibt sich
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fir den Gaswirkungsgrad und ist auf die veranderte Messmethodik zurtickzuflihren. Da
der Massenflussmesser fur das Brennergas aufgrund der hoheren Gasfeuchte keine
Messwerte ermdglichte, wurde fir die Reformierung von nativem Biogas der gesamte ein-
gehende Biogasvolumenstrom mit einer Gasuhr erfasst und der Brennervolumenstrom
durch Bilanzierung ermittelt. Die Gasuhr war dabei Vibrationen, die vom Reformerkom-
pressor auf den Hallenboden Ubertragen wurden, ausgesetzt und hat mdoglicherweise sys-
tematisch fehlerhafte Werte geliefert, so dass die im Versuch ermittelten Gaswirkungsgra-
de nur eine vergleichende Betrachtung ermdglichen, aber die absoluten Werte den Mo-
dellwerten ndher kommen.

Tabelle 45: Ergebnisse der Versuche zur Reformierung von nativem Biogas

c < . &
= = = D a
g g 2 2 z T = g %
g o £ ) o L o < < =
5 o o > = ~ = S T =
= 2 = = e e » v o %)
(7} c Q 2 @ © & > ) o =
E & 0 2 S > o 3 @ > = ©
5 £ & = £ 5 & & 3 @ 2 3
c - i = = c c < IS < T S
2} - (b)) (@] -] > = —_ -
S Z & E e = = & £ £ £ £
2 S > 5 _ SE = = g @ 6 b6 o«
o = Q L 2F¢ @ N O O O
> m () xe mes O ©) S ) (@) (©)
1 56,1 4,6 590 5,5 0,508 0,574 57,9 585 0,8 0,78 56
2 548 438 605 54 0,514 0,561 59,1 594 0,9 0,85 105
3 584 45 620 54 0,524 0,565 60,0 605 1,1 0,99 105
4 584 4,6 591 54 0,534 0,575 58,8 592 0,7 0,756 12
5 572 46 590 59 0,524 0,584 588 584 08 0,86 105
6 572 46 620 59 0,521 0,572 59,7 604 09 1,07 105
7 57,0 4,6 590 54 0,559 0,575 58,9 58,7 0,9 0,77 16
8 57,0 37 590 54 0,507 0,588 56,6 56,8 1,0 0,93 105
9 58,0 4,5 605 59 0,533 0,578 59,3 60,1 0,9 0,98 105
10 58,0 41 605 59 0,533 0,586 59,0 585 1,1 1,09 105
11 58,0 3,6 605 59 0,543 0,588 57,6 584 1,1 1,12 105
12 58,0 37 500 59 0,550 0,550 56,1 56,5 0,9 1,02 105
13 544 49 600 55 0,538 0,560 58,5 59,1 0,8 0,79 4
14 55,1 48 590 5,5 0,516 0,569 59,0 585 0,9 0,74 105
15 551 5,2 589 55 0,518 0,565 58,8 586 0,6 0,69 43
16 546 5,0 600 5,2 0,523 0,550 58,9 582 0,8 0,68 43
17 546 5,0 600 52 0,530 0,550 58,2 582 0,7 068 0

" Werte von 105 ppm bedeuten eine Uberschreitung des Messbereichs

Mit Ausnahme des Versuchs Nr. 14 wurde fur alle Einstellungen, fur die ein CO-Wert am
Seloxausgang von < 0,8 % prognostiziert wurde, ein Reformat mit CO-Gehalten von we-
niger als 60 ppm erzielt. Bei allen Versuchseinstellungen, fur die ein CO-Gehalt am Selo-
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xausgang von > 0,8 % prognostiziert wurde, liegt die CO Reformerausgangskonzentration
oberhalb der Messbereichsgrenze. Der hochste Gaswirkungsgrad, bei dem ein Brenn-
stoffzellen-vertragliches Reformat entsteht, wird in Versuch 7 mit einer Reformierungs-
temperatur von 590 °C bei einem S/C von 4,6 erzielt. Das Reformatgas weist einen Was-
serstoffanteil von 58,9 % und einen CO-Anteil von 16 ppm auf.

7 Gekoppelter Betrieb von Reformer und Brennstoffzelle
7.1 Brennstoffzellenbetrieb mit Biogasreformat

Im Rahmen des hier berichteten Forschungsvorhabens wird die Brennstoffzellenkopplung
nur zum Nachweis der Tauglichkeit des Biogasreformats betrachtet. Untersuchungen zum
Einfluss unterschiedlicher Reformatzusammensetzungen, insbesondere der hohen Koh-
lendioxidkonzentration und der Brennstoffzellen-Betriebsparameter auf Wirkungsgrad,
Leistung und Degradation der Brennstoffzelle erfolgen in weiteren Vorhaben, bzw. wurden
bereits publiziert (ScHoLz 2005, ELLNER 2006, ScHoLz 2007, SCHMERSAHL 2007).

Die Brennstoffzellenkopplung erfolgte flr sechs Reformerversuchseinstellungen bei denen
sowohl Modellgase als auch natives Biogas reformiert wurde (vgl. Tabelle 30). Vorraus-
setzung fur die Kopplung ist ein CO-Ausgangsgehalt von < 10 ppm. Nach der Kopplung
wird die Stromstarke in mehreren Schritten auf die ZielgrofRe erhdht und fir mindestens
eine Stunde belassen. Gleichzeitig erwarmt sich der Brennstoffzellenstack, bis die einge-
stellte Betriebstemperatur erreicht und gehalten wird. Abbildung 96 zeigt den Verlauf der
Zellspannungen im Versuch Nr. 3, nachdem die Brennstoffzelle mit nativem Biogasrefor-
mat versorgt wurde.
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Abbildung 96: Verlauf der Zellspannungen bei der Reformer-Brennstoffzellen-Kopplung
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Die Zellspannungen zeigen dabei Unterschiede von bis zu 170 mV, die offenbar aus un-
terschiedlichem Alter und Vorschadigungen resultieren. Ein Vergleich zwischen syntheti-
schem Reformat, Modellgasreformat und nativem Biogasreformat ist nicht erfolgt, da mit
der vorhandenen Gasversorgungseinrichtung keine Ubereinstimmenden Betriebsbedin-
gungen hergestellt werden kdnnen. Der Versuchsreformer ist im Verhaltnis zur Brennstoff-
zelle Uberdimensioniert, so dass die Wasserstoff-Stochiometriekoeffizienten beim Refor-
matbetrieb groRer als erforderlich und synthetisch darstellbar sind. Dennoch verhalt sich
die Brennstoffzelle beim Reformatbetrieb augenscheinlich sehr ahnlich wie im Betrieb mit
synthetischem Reformat. Biogasreformat, das die CO-Spezifikation der Brennstoffzelle
einhalt, ist damit als brennstoffzellentauglich einzustufen.

7.2 Optimierung des Reformerwirkungsgrades fiur ein PEM-Brennstoffzellen-
system

Fir ein PEM-Brennstoffzellensystem ohne Anodenabgasnutzung ist nur der Wasserstoff-
anteil des Reformats nutzbar, damit ist flr eine energetische Optimierung des Systems ein
moglichst hoher Wasserstoffwirkungsgrad erforderlich. Um den Reformer fur eine Brenn-
stoffzellenanlage mit Nutzung des Anodenabgases durch den Reformerbrenner energe-
tisch zu optimieren, ist die einseitige Fluhrung auf einen hohen Wasserstoffwirkungsgrad
hingegen nicht geeignet, und auch die Optimierung auf einen hohen Gaswirkungsgrad
greift zu kurz. Stattdessen muss die Anodengasruckfihrung energetisch modelliert wer-
den. Dazu ist der Bruttosystemwirkungsgrad zu definieren und durch Teilwirkungsgrad zu
beschreiben:
I:)el
] sys bruttoe = =gz 1R (Gl. 41)

CH,.ein " "TucH,

Die elektrische Leistung der Brennstoffzellenanlage ergibt sich aus dem Wasserstoffwir-
kungsgrad des Reformers, dem Brennstoffzellenwirkungsgrad und einem Term, der die
zu- und zuruckgefuhrte Gasleistung bertcksichtigt:

Pel = nBZ ’ nHz ’ (nCH4,ein ’ Hu,CH4 + nCH4,Anode ’ Hu,CH4 + nHz,Anode ’ Hu,]—l2 ) (GI 42)

Die Leistung des Anodenabgases kann durch bekannte Grélken beschreiben werden. Fir
den durch das Methan getragenen Anteil an dieser Leistung qgilt:

'Hu,CH4 =(1- Uch, )'flCH4),ein “H, s (Gl. 43)
Aus der Stoffbilanz folgt:
A, anoce ~ Hup, =AUy )0y - Hy (Gl. 44)

Ny, Anode

Die Wasserstoffleistung wiederum ist eine Funktion des Wasserstoffwirkungsgrades des
Reformers, und es ergibt sich:

nHz,Anode ‘ Hu,H2 =(1_UH2)'77H2 'nCH4,ein ‘ Hu,CH4 (Gl. 45)
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Damit Iasst sich der Reformerwirkungsgrad wie folgt beschreiben:
e =M, (@ =g ) +(-uy, )y, ) (GI. 46)

Unter Annahme eines Wasserstoffnutzungsgrades von 0,714 (Ay; = 1,4) wird der Refor-
merwirkungsgrad fur die Optimierungsversuche berechnet und ebenfalls in Design Expert
durch Regression (R? = 0,91) modelliert. Die Optimierung auf den Reformerwirkungsgrad
mit der Randbedingung CO-freies Reformat ergibt ein ahnliches Bild wie die Optimierung
auf den Gaswirkungsgrad. Anzustreben sind moglichst geringe Temperaturen und S/C-
Verhaltnisse (Abbildung 97)
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Fir die energetische Optimierung des Reformers ist damit die Auslegung der CO-
Eliminierung von ausschlaggebender Bedeutung. Mit sinkendem Methananteil steigt die
CO-Last fur die Shiftreaktoren. Dem kann mit einem hohen S/C-Verhaltnis begegnet wer-
den, was aber zu geringeren Wirkungsgraden fuhrt. Aus energetischer Sicht ist flr Biogas-
reformer eine Auslegung der CO-Eliminierung auf die Bewaltigung von deutlich héheren
CO-Eingangskonzentrationen als bei der Erdgasreformierung erforderlich. Um die Grenz-
konzentrationen nicht zu Uberschreiten, sind Reformierungstemperatur und S/C-Verhaltnis
an die Biogaszusammensetzung anzupassen. Niedrige Methankonzentrationen erfordern
niedrige Reformierungstemperaturen und hohe S/C-Verhaltnisse.

8 Zusammenfassung und Ausblick

PEM-Brennstoffzellenanlagen, wie sie zur energetischen Gebaudeversorgung auf Erd-
gasbasis entwickelt werden, sind gut geeignete Energiewandler fur kleine Biogasanlagen
oder Biogas-Mikrogasnetze. Mit der Kopplung von kompakten Biogasanlagen oder Mikro-
gasnetzen und PEM-Brennstoffzellen eréffnet sich ein Biomassenutzungspfad, der die
kleinen Biomassepotenzialen mit einem hohen Gesamtwirkungsgrad ermaoglicht.

Im Vergleich zur Kraft-Warme-Kopplung mit Warmekraftmaschinen bieten Brennstoffzel-
len vor allem hohere elektrische Wirkungsgrade. Im Bereich kleiner Leistungen konkurrie-
ren PEM-Brennstoffzellen mit SOFC-Anlagen. Die Vorteile der Festoxidbrennstoffzellen
liegen in héheren Wirkungsgraden wahrend PEM-Brennstoffzellenanlagen geringere Kos-
ten erwarten lassen. Welche Technologie den Erdgasmarkt zur Gebaudeversorgung do-
minieren wird, ist noch offen, gegenwartig setzen die meisten Hersteller auf PEM-
Brennstoffzellenanlagen.

Aus ingenieurwissenschattlicher Sicht lassen sich die offenen Fragen bezlglich biogasbe-
triebener PEM-Brennstoffzellensysteme in zwei Richtungen beschreiben:

- Welche Anforderungen ergeben sich an das Biogas, um den Spezifikationen von
PEM-Brennstoffzellensystemen zu gentgen und eine sicheren Betrieb zu ermdgli-
chen?

- Wie muss das Brennstoffzellensystem ausgelegt und gefuhrt werden, um den Be-
sonderheiten von Biogas im Vergleich zu Erdgas Rechnung zu tragen?
Im hier berichteten Forschungsvorhaben wurden experimentelle Arbeiten durchgefuhrt,
die einen Beitrag zur Beantwortung der obigen Fragen leisten. Dazu wurden Biogaspro-
ben aus Labor- und Praxisanlagen unter Berlcksichtigung unterschiedlicher Substrate
und Verfahren gaschromatisch analysiert. Die Kopplung mit einem massenspektroskopi-
schen Detektor (GC-MS System) ermdglicht dabei die Qualifizierung und Quantifizierung
der vorhandenen schwefelhaltigen Spurengase, die eine Schadigung von Brennstoffzel-
lenanlagen verursachen. Die mit modelliertem und nativem Biogas unterschiedlicher Zu-
sammensetzung durchgefuhrten Untersuchungen an einem Versuchsreformer geben
Hinweise auf die Auslegung der einzelnen Prozessstufen, und durch die Variation der Be-
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triebsparameter Dampf-Methan-Verhaltnis (S/C-Ratio) und Reformierungstemperatur kon-
nen energetisch optimierte Parametereinstellungen ermittelt werden. Die Brennstoffzellen-
eignung des Biogasreformats wird durch die Kopplung des Reformers mit einer 500 W
Brennstoffzelle bestatigt.

Bei den Spurengasanalysen wurden im Biogas neben gro3en Mengen H,S weitere
Schwefelverbindungen, wie Methylmerkaptan, Dimethylsulfid und Carbonylsulfid, nachge-
wiesen. Selbst im durch biologische Entschwefelung gereinigten Biogas der Praxisanla-
gen wurden zum Teil HyS-Konzentrationen Uber 1000 ppm und Spuren von weiteren
Schwefelverbindungen gemessen.

Die Bildung volatiler Schwefelverbindungen ist stark von der Zusammensetzung des Sub-
strates abhangig. Ein hoher Gesamtschwefelanteil fihrt zu einem erhdhten Anteil Schwe-
felverbindungen im Biogas.

Die Prozesstemperatur beeinflusst ebenfalls die Gasqualitat. Hohere Temperaturen be-
wirken zum einen den schnelleren anaeroben Abbau des Substrates und zum anderen
eine effektivere Hydrolyse fester sowie fetthaltiger Substratbestandteile. Die hdheren Kon-
zentrationen von Schwefelverbindungen im Biogas kdnnten daher durch den effizienteren
Abbau von schwefelhaltigen Verbindungen verursacht werden.

Die Menge des zugegebenen Substrates ist auch ein wichtiger Einflussfaktor auf den Pro-
zessverlauf. Eine zu hohe Substratmenge oder deren zu rasche Erhéhung kénnen leicht
zu Stérungen im Prozessablauf fihren, was sich u. a. in einem Anstieg des H,S-Gehaltes
niederschlagen kann.

Diskontinuierliche Verfahren zeichnen sich durch einen typischen Garverlauf und damit
stark schwankende Gaszusammensetzung aus. Bei der zweistufigen Feststoffvergarung
traten im Gas des fur die Biogasnutzung relevanten Anaerobfilters deutlich geringere H,S-
Werte, aber erhebliche Mengen Methylmerkaptan und Dimethylsulfid auf. Insgesamt kénn-
te bei weiterer Verfahrensoptimierung zukunftig die zweistufige Feststoffvergarung mit
Bioleaching wegen des insgesamt niedrigeren Gehaltes an Schwefelverbindungen im
Biogas durchaus eine interessante Verfahrensvariante flr die energetische Verwertung
durch schadgasempfindliche Technologien sein.

Weiterfuhrende Arbeiten im Bereich der Spurengasanalytik konzentrieren sich zum Einen
auf die Verbesserung der Methode zum Nachweis flichtiger Schwefelverbindungen und
zum Anderen auf eine Ausdehnung des Anwendungsbereiches dieser Analysemethode

Die Reformierung des Biogases wurde mit Methangehalten im Bereich von 50 - 70 % un-
tersucht. In einem vollfaktoriellem Versuchsplan wird die Reformerlast in drei Stufen vari-
iert, und es werden der Einfluss unterschiedlicher Reformierungstemperaturen (570 -
660 °C; vierstufig) und S/C-Verhaltnisse (3,5 - 6,0; vierstufig) auf die Modellgasreformie-
rung analysiert. Dabei werden Wasserstoffwirkungsgrade von 44,5 - 55,1 % und Gaswir-
kungsgrade von 50,8 - 60,3 % erzielt. Die Wasserstoffkonzentration im Reformat liegt bei
55,4 - 66,3 %.
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Der Methanumsatz liegt fur alle Einstellungen im Bereich von 83 - 98 %. Mit steigendem
Biogas-Methangehalt wird der Methanumsatz geringfligig hdher, der mittlere Wert von
etwa 93 % unterscheidet sich um weniger als einen Prozentpunkt. Der Methanumsatz wird
von der Reformierungstemperatur und dem S/C-Verhaltnis beeinflusst, dabei ist der Ein-
fluss der Reformiertemperatur fur den gewahlten Versuchsraum grofder. Der in den Versu-
chen ermittelte Methanumsatz zeigt eine gute Ubereinstimmung mit den Simulationser-
gebnissen.

Die Fuhrung des Reformierungsprozesses zielt auf einen hohen Methanumsatz und nied-
rige Kohlenmonoxidkonzentrationen im Produktgas. Wahrend hohe S/C-Verhaltnisse bei-
dem férderlich sind, besteht bei der Reformierungstemperatur ein Zielkonflikt.

Die CO-Eliminierung wird zweistufig ausgefuhrt. In der erste Stufe (CO-Shift) wird die
Wassergas-Shift-Reaktion katalytisch beschleunigt, dabei werden Kohlenmonoxid und
Wasserdampf bei etwa 260 - 330 °C zu Wasserstoff und Kohlendioxid umgesetzt. Das
verbleibende Kohlenmonoxid wird in der anschlieBenden zweiten Stufe der CO-
Eliminierung in einer selektiven Oxidation mit Luftsauerstoff oxidiert. Die Reaktion wird mit
einem Katalysator gegenuber der konkurrierenden Wasserstoffoxidation beschleunigt,
trotzdem muss fur die erforderliche CO-Freiheit mehr Luft zugesetzt werden, als die Reak-
tionsstochiometrie erfordert. Die Uberschissige Luft reagiert mit Wasserstoff und vermin-
dert Wasserstoffleistung und Wirkungsgrad. Die vorhergehende Shiftstufe wird folglich auf
einen mdglichst hohen CO-Umsatz ausgelegt.

In den Uberblicksversuchen werden CO-Ausgangskonzentrationen der Shiftstufe von 0,5 -
2,0 % erreicht. Hohere Eingangsmethangehalte (Reformereingang) fuhren zu einer Sen-
kung der durchschnittichen CO-Konzentration. Hohere Reformierungstemperaturen fuh-
ren zu einem leichten Anstieg der CO-Konzentrationen, und héhere S/C-Verhaltnisse be-
wirken geringere CO-Werte.

Der Kohlenmonoxidumsatz erreicht Werte von 80 % bis Uber 95 %. Der mittlere Umsatz
steigt fur die jeweiligen Modellgase leicht von 86,5 % (50 % CH,) auf 88,5 % (70 % CHa).
Den dominierenden Einfluss auf den CO-Umsatz hat die Kohlenmonoxidkonzentration am
Reformerausgang. Eine hdhere CO-Konzentration am Eingang der Shiftstufe fuhrt zu ei-
nem starken, annahernd linearen Abfall des CO-Umsatzes und zu hdheren Reaktoraus-
gangstemperaturen. Das Reaktionsgleichgewicht der homogenen Wassergas-Shift-
Reaktion verschiebt sich mit steigender Temperatur in Richtung Kohlenmonoxid, so dass
die Ursache flr den sinkenden CO-Umsatz in einer Auslegung auf zu geringe Kuhllasten
gesehen wird.

Aufgrund der geringen Haltezeit in den Uberblicksversuchen konnte kein CO-freies Re-
format erzielt werden, da die selektive Oxidation mehr als eine Stunde braucht, um einen
stabilen Gleichgewichtszustand zu erreichen. Die Auswertung der weiteren Versuche
zeigt, dass hohe Eingangsmethankonzentration, niedrige Reformierungstemperaturen und
ein hohes S/C-Verhaltnis zu geringeren CO-Ausgangskonzentrationen fluhren. Die Refor-
mierungsparameter wirken sich dabei durch die Veranderung der Kohlenmonoxidkonzent-
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ration aus, die mit dem Shift-Ausgangsgas in die Selox eingeht. Wahrend CO-
Konzentrationen von weniger als 0,8 % auf Werte kleiner 50 ppm gereinigt werden kon-
nen, fuhren CO-Eingangskonzentrationen von mehr als 1 % zu Ausgangskonzentrationen,
die oberhalb des Messbereichs von 100 ppm liegen. Fur ein Reformatgas, das den Anfor-
derungen einer nachgeschalteten PEM-Brennstoffzelle genigen soll, ist eine CO-
Eliminierung durch die Shiftstufe auf Konzentrationen von weniger als 0,8 % erforderlich.

Die Ergebnisse der Uberblicksversuche wurden genutzt, um den urspriinglichen Ver-
suchsraum auf einen Teilbereich einzuschranken, der die héchsten Wirkungsgrade mit
geringen CO-Konzentrationen verbindet. Fur diesen neuen Versuchsraum wurde ein re-
duziertes Versuchsdesign in Form eines Box-Behnken-Versuchsplans erstellt. Die Ver-
suchsergebnisse sollen Hinweise darauf geben, wie die Betriebsparameter Reformie-
rungstemperatur und S/C-Verhaltnis gewahlt werden missen, um abhangig von der Bio-
gaszusammensetzung und der Gasleistung den hochsten Wasserstoff-, bzw. Gaswir-
kungsgrad zu erreichen.

Bei einem Methangehalt von 50 % lasst sich unter Beachtung der Randbedingung (CO
am Shift-Ausgang < 0,8 %) ein Gaswirkungsgrad von 56,8 % erzielen. Dazu ist eine Re-
formierungstemperatur von 590 °C erforderlich, und das S/C-Verhaltnis muss 4,8 betra-
gen. Bei 60 % Methan steigt der hochste Gaswirkungsgrad auf 58,1 % bei 590 °C und S/C
=4.,4. Bei 70 % Methan kann ein Gaswirkungsgrad von 59,1 % mit 591 °C und einem S/C-
Verhaltnis von 4,0 erreicht werden. Ohne die CO-begrenzende Randbedingung sind mog-
lichst niedrige Temperaturen und niedrige S/C-Verhaltnisse anzustreben. Der Gaswir-
kungsgrad wird also im gewahlten Versuchsraum in erster Linie von der Forderung nach
einem CO-freien Reformat begrenzt. Damit werden flr Biogas mit geringerer Qualitat
(kleinerer CH4-Anteil) hdhere S/C-Verhaltnisse erforderlich. Die gunstigsten Reformie-
rungstemperaturen liegen fur alle Gaszusammensetzungen an der unteren Temperatur-
grenze des Versuchsraums. Mit der einseitigen Optimierung auf den Gaswirkungsgrad
gehen relativ niedrige Wasserstoffreinheiten einher. Sie reichen von 56,6 % (bei 50 %
CHa) bis 61,2 % H; bei 50 % Methan im Biogas. Die relativ niedrige Wasserstoffkonzentra-
tion ist auf den geringeren Methanumsatz (< 90 %) bei den niedrigen Reformierungstem-
peraturen (590 °C) zurlckzufuhren.

Die Optimierung des Reformers auf den Wasserstoffwirkungsgrad fihrt bei gleichen
Randbedingungen zu anderen Betriebsparametern als die Optimierung auf den Gaswir-
kungsgrad. Bei einem Methangehalt von 50 % lasst sich unter Beachtung der Randbedin-
gung ein Wasserstoffwirkungsgrad von 48,5 % erzielen. Dazu sind eine Reformierungs-
temperatur von 596 C und ein S/C-Verhaltnis von 5,0 erforderlich. Bei 60 % Methan steigt
der hdchste Hp-wirkungsgrad auf 51,3 % bei 615 °C und S/C = 5,0. Bei 70 % Methan kann
ebenfalls ein Wasserstoffwirkungsgrad von 51,3 % erzielt werden Die erforderliche Refor-
mierungstemperatur betragt 620 °C bei einem S/C-Verhaltnis von 4,6. Ohne die CO be-
grenzende Randbedingung sind moglichst hohe Temperaturen und niedrige S/C-
Verhaltnisse anzustreben. Auch der Wasserstoffwirkungsgrad wird also im gewahlten
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Versuchsraum in erster Linie von der Forderung nach einem CO-freien Reformat be-
grenzt.

Die Versuche zur Reformierung von nativem Biogas zeigen eine gute Ubereinstimmung
mit den Ergebnissen der Modellgasreformierung. Der hochste Gaswirkungsgrad, bei dem
ein Brennstoffzellen vertragliches Reformat entsteht, wird mit einer Reformierungstempe-
ratur von 590 °C bei einem S/C von 4,6 erzielt. Das Reformatgas weist einen Wasser-
stoffanteil von 58,9 % und einen CO-Anteil von 16 ppm auf. Die Nutzung des Biogasre-
formats in einer 500 W-Brennstoffzelle demonstriert die Tauglichkeit des erzeugten Re-
formats.

Fir die energetische Optimierung von Reformern in Brennstoffzellenanlagen mit Anoden-
abgasruckfihrung wurde ein geeigneter Reformerwirkungsgrad definiert. Die Optimierung
auf einen moglichst hohen Reformerwirkungsgrad mit der Randbedingung CO freies Re-
format ergibt ein ahnliches Bild wie die Optimierung auf den Gaswirkungsgrad. Anzustre-
ben sind mdglichst geringe Temperaturen und S/C- Verhaltnisse. Fur die energetische
Optimierung des Reformers ist damit die Auslegung der CO-Eliminierung von ausschlag-
gebender Bedeutung. Mit sinkendem Methananteil steigt die CO-Last fur die Shiftreakto-
ren. Dem kann mit einem hohen S/C-Verhaltnis begegnet werden, was aber zu geringeren
Wirkungsgraden fuhrt. Aus energetischer Sicht ist fir Biogasreformer eine Auslegung der
CO-Eliminierung auf die Bewaltigung von deutlich héheren CO-Eingangskonzentrationen,
verglichen mit der Erdgasreformierung, erforderlich. Um die Grenzkonzentrationen nicht
zu Uberschreiten, sind Reformierungstemperatur und vor allem S/C-Verhaltnis an die Bio-
gaszusammensetzung anzupassen.

Die erzielten Ergebnisse bilden eine gute Grundlage fur die erfolgreiche Anpassung von
PEM-Brennstoffzellenanlagen zur Gebaudeenergieversorgung an Biogas. Der kritischste
Teilprozess ist die CO-Eliminierung, die auf eine groRere Kuhllast ausgelegt werden muss.
Die vorliegenden Versuchsergebnisse liefern alle daftir erforderlichen Daten. Die Betriebs-
flhrung eines Biogasreformers sollte an die jeweilige Methankonzentration des Biogases
angepasst werden. Dabei sind in Sinne eines hohen Reformerwirkungsgrades niedrige
Reformierungstemperaturen im Bereich von 590 - 600 °C anzustreben, und das S/C-
Verhaltnis sollte so niedrig eingestellt werden, wie es die Forderung nach einem CO-freien
Reformat erlaubt. Die fur die jeweilige Biogaszusammensetzung gunstigsten Einstellun-
gen konnen dabei durch Modellgasversuche mit einem statistischen Versuchsdesign
(Box-Behnken) ermittelt werden.

Gemeinsam mit einem mittelstandischen Unternehmen ist die Errichtung einer Pilotanlage
in einer landwirtschaftlichen Biogasanlage geplant. Das Biogas-Brennstoffzellensystem im
Leistungsbereich < 10 kW wird zunachst im Parallelbetrieb zum konventionellen BHKW
betrieben. Mit der Pilotanlage besteht die Mdglichkeit, praktische Erfahrungen im Biogas-
betrieb zu sammeln. Als Ergebnis dieser Arbeiten soll die Entwicklung eines kompakten,
normierungsfahigen Biogas-Brennstoffzellensystems fur die autonome oder netzgekoppel-
te Energieerzeugung stehen.
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