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Abstract

Das ResiConMe-Projekt adressiert den Klimawandel mit dem Ziel den CO2 AusstoB unserer
Gesellschaft signifikant zu reduzieren. Dies geschieht in zweifacher Hinsicht:

o Das ResiConMe-Verfahren ermoglicht die Langzeitspeicherung negativer Residuallasten
(,Uberschussstrom®) aus erneuerbaren Energien in Form von Methanol (CH30H). Es 6st
damit eine der Kern-Herausforderungen fur das Erreichen der Energiewende.

o Methanol ist eines der wichtigsten Zwischenprodukte der chemischen Industrie. Heute
wird Methanol praktisch ausschlieBlich aus fossilen Rohstoffen gewonnen.

Das ResiConMe Verfahren ermdglicht eine Methanol-Produktion mit negativem CO2-
FuBabdruck fur alle Verbraucher, insbesondere aber die chemische Industrie. Bei vollstandiger
Umstellung der Methanolsynthese auf biogenes CO2 und erneuerbare Energien lasst sich
daraus ein CO2-Aquivalent von 231 mio.t/a berechnen.

Die ResiConMe Basisanlage ist fur eine Jahresproduktion von 4000 t/a Methanol konzipiert. Dies
entspricht einer Produktion von ca. 500 kg Methanol/h und einer elektrischen Anschlussleistung
_ Sie lasst sich prinzipiell mit jeder kommerziellen Windkraft- oder Photovoltaikanlage
installieren (unter Voraussetzung des behordlichen Einverstandnisses). Insbesondere geeignet
sind Standorte bei Biogasanlagen (konzentrierte CO2-Quelle). In Deutschland sind Stand 2024
circa 237 geeignete Biogasanlagen in Betrieb. Fur eine Jahresproduktion von 4000 t/a ergibt sich
eine Einsparung gegenuber konventioneller Herstellung von 8400 t CO2e/a = 8,4 mio. kg CO2e/a
pro Jahr und Anlage.

Dafur wurde ein innovativer verfahrenstechnischer Prozess mit der Simulationssoftware Aveva
Process Simulation (APS) modelliert. Zudem wurde ein neuartiges Reaktorkonzept entwickelt,
welches im Juli zum Patent angemeldet wurde. Der Reaktor wurde auf Machbarkeit untersucht
und die Kinetik mit Ansys Chemkin abgebildet. Ziel ist es einen hoch effizienten Prozess mit
minimalem Wassergehalt im Methanol zu realisieren. Die Simulationen wurden mit modernsten
Softwaretools durchgefuhrt und aufeinander abgestimmt.

Durch die Anpassung der Komponenten konnte ein Prozesswirkungsgrad von 61% und ein
Methanolanteil im Produkt von 96% erzielt werden.

Es ist unbedingt erforderlich die Ergebnisse der Reaktorsimulation im LabormaBstab in der
Phase 2 des Projektes zu validieren und ggf. die Simulationsmodelle zu adaptieren.

Die wesentlichen Arbeitspakete der Phase 2 sind:

o Experimenteller Nachweis der Leistungsfahigkeit des Reaktorkonzeptes im
LabormafBstab

o Vorentwicklung (Basic Engineering) der Pilotanlage auf Basis der existierenden Prozess-
und Reaktormodellierung

o Entwicklung von mindestens einem Pilotkunden, bei dem die Pilotanlage im Anschluss

an die Phase 2 aufgebaut und betrieben werden kann

Das Projekt wurde finanziell von der DBU Deutsche Bundesstiftung Umwelt mit dem
Aktenzeichen: 38892/02 unterstutzt. Die formellen Aktivitaten wurden in Kooperation mit der
Eura AG abgewickelt. Fur die Kooperation zur Simulation erfolgte mit AVEVA durch die
Bereitstellung von Lizenzen der Software AVEVA Process Simulation. Fur die HT Elektrolyse
besteht die Kooperation im Abgleich von technischen Eigenschaften mit der Firma Elcogen und
IKTS Frauenhofer.
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1 Einleitung

Die fortschreitende Klimakrise, die zunehmende Verknappung fossiler Ressourcen sowie die
Notwendigkeit einer gesicherten Energieversorgung auf Basis erneuerbarer Energien erfordern
technologische Losungen, die eine CO,-neutrale Kreislaufwirtschaft ermdglichen. Insbesondere
in der chemischen Industrie, die auf fossile Ausgangsstoffe wie Erdgas angewiesen ist, besteht
dringender Handlungsbedarf zur Umstellung auf regenerative Rohstoffe. Griines Methanol ist
hierbei ein Schlusselprodukt, da es nicht nur als Basischemikalie, sondern ideal auch als
Energietrager erneuerbaren Energien eingesetzt werden kann und somit ein wichtiger Baustein
zum Gelingen der Energiewende ist. Bisher wird Methanol nahezu ausschlieBlich aus fossilen
Rohstoffen gewonnen. Ein Paradigmenwechsel hin zur klimaneutralen Produktion ist dringend
geboten.

Die weltweite Jahresproduktion von Methanol betrug 2022 ca. 111 mio. t/a bei einem
geschatzten jahrlichen Marktwachstum von 4 % (statista, 2025). Nach derzeitigem Stand der
Technik werden vier Prozessvarianten unterschieden:

A) Konventionelle Methanol-Synthese aus Synthesegas aus fossilem Kohlenstoff
Charakteristisch ist, dass die Synthesegas-Erzeugung ublicherweise uber Dampfreformierung
aus Erdgas (fossiles Methan) erfolgt: CH,+ H,Og > CO + 3H..

B) Biogenes/blaues Methanol iiber CO,-Hydrierung

Fur die Synthesegas-Erzeugung wird CO, aus ,,CO,-Punktquellen* entnommen. In der
Gesamtbilanz reagieren Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid zu einer Mischung aus Methanol und
Wasser: CO, + 3 H, » CH;0H + H,O (erwlinschte Hauptreaktion). Im Vergleich zu A entstehen ein
geringerer apparativer Aufwand und eine bessere THG-Bilanz, aber durch die Nutzung von
Wasserstoff aus Elektrolyse wird deutlich mehr elektrische Energie bendtigt als bei der
Dampfreformierung.

C) Biogenes/blaues Methanol aus griinem Synthesegas

Die Produktion von grinem Methanol erfolgt Uberwiegend durch CO-Hydrierung, aus griinem
Synthesegas, das elektrochemisch aus biogenem Kohlenstoff, Wasser und erneuerbarer Energie
erzeugt wird. Fur die grine Synthesegasproduktion stehen verschiedene Moglichkeiten zur
Verfugung:

-
.

H, Giiber Wasserelektrolyse + CO aus Reverse Water-Gas Shift (rWGS)

o Die Besonderheit ist, dass die rWGS-Gleichgewichts-Reaktion zur Synthesegas-Herstellung
verwendet wird: CO, + H, © H,O + CO

Durch den relativ hohen CO2-Anteil im Synthesegas bildet sich bei der MeOH-Synthese viel
Wasser, so dass eine Rektifikation nétig ist (CO2 + H2 => CO + H20;
C0O2+3H2=>H20+CH3O0H)

Hochtemperatur- (HT-) Co-Elektrolyse von Wasser und CO, (FuE-Status)

Die Besonderheiten sind, dass die Synthesgas-Erzeugung (H. und CO) gleichzeitig in einem
Prozessschritt Uber HT-Elektrolyse und nur an einer Elektrode (Kathode) erfolgen. Die
Gesamtreaktion lautet: H,O + CO, > H, + CO + O;; An der Kathode erfolgt die Reduktion zu
CO und H; (Synthesegas), an der Anode wird Sauerstoff gebildet.
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Abbildung 1: VerfahrensflieBbild (vereinfacht)

Das nachfolgend beschriebene Projekt ,,ResiConMe“ verfolgt, mit dem Ansatz nach C)2., das
Ziel der Entwicklung einer neuen kleinindustriellen Methanol-Syntheseanlage, die
standardisiert, modular und skalierbar ist und dezentral griines Methanol aus biogenem CO,,
Wasser und EE-Strom herstellt. Die Bezeichnung des Projektes fasst die wesentlichen Ziele wie
folgt zusammen:

o »Resi“: Nutzung negativer Residuallasten (Uberschussstrom aus erneuerbaren
Energiequellen)

o »Con“: Containerbasierte Anlage, die dezentral direkt am Erzeugungsort der
erneuerbaren Energie betrieben wird. Dabei ist insbesondere wichtig, dass die Methanol-
Reinheit von Methanol > 95 % ohne nachgeschaltete Rektifikation erreicht wird

. »Me“: Erzeugung von grinem Methanol aus erneuerbarer Energie und biogenem CO,

Das Projekt soll dabei in drei Phasen entwickelt werden:

Phase 1: Phase 2: Phase 3:
Nachweis der Machbarkeit Experimenteller Nachweis LT i
des ResiConMe Prozesses der Leistungsfahigkeit im Ehiar il
auf Basis von Simulationen Labor Pnlotarjlage bei einem
Start Pilotkunden End

Abbildung 2: Das ResiConMe-Projekt gliedert sich in 3 Phasen

Das ResiConMe-Projekt adressiert den Klimawandel mit dem Ziel den CO, AusstoB unserer
Gesellschaft signifikant zu reduzieren. Dies geschieht in zweifacher Hinsicht:

o Das ResiConMe-Verfahren ermoglicht die Langzeitspeicherung negativer Residuallasten
(,Uberschussstrom®) aus erneuerbaren Energien direkt an der erzeugenden Anlage in
Form von Methanol (CH;OH). Es lost damit eine der Kern-Herausforderungen fur das
Erreichen der Energiewende.
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. Methanol ist eines der wichtigsten Zwischenprodukte der chemischen Industrie (siehe
Anhange:

- A1 ). Das ResiConMe Verfahren ermdglicht eine Methanol-Produktion mit negativem
CO,-FuBabdruck flir alle Verbraucher, insbesondere aber die chemische Industrie.

Gegenuber der Erzeugung aus fossilen Rohstoffen lasst sich pro erzeugtem kg-Methanol mit
dem ResiConMe Verfahren ein CO,-Aquivalent von 2,1 kg CO.e/kg CHsOH einsparen. Bei
vollstandiger Umstellung der Methanolsynthese auf biogenes CO, und erneuerbare Energien
lasst sich daraus ein CO,-Aquivalent von 231 mio.t/a berechnen.

Das Basismodul ist, unter Voraussetzung des behdrdlichen Einverstandnisses, prinzipiell
mit/bei jeder Windkraft- oder PV-Anlage installierbar. Insbesondere geeignet sind Standorte mit
oder in der Nahe von Biogasanlagen (Nutzung konzentrierter CO,-Quellen). Grundsatzlich ist
ResiConMe-Technologie unabhangig von der Art der CO,-Quelle. ResiConMe-Anlagen kdnnten
beispielsweise auch bei Zementwerken oder an Bioethanolproduktionsstatten eingesetzt
werden. Das ResiConMe-Projekt fokussiert sich derzeit auf bestehende Biogas- bzw.
Biomethananlagen unabhangig von den dort eingesetzten Substratzusammensetzungen. Im
weiteren Projektverlauf sollen allerdings Standorte mit Substraten vorwiegend aus Rest- und
Abfallstoffen bevorzugt betrachtet werden. Die ResiConMe Basisanlage ist fur eine
Jahresproduktion von 4000 t/a Methanol konzipiert. Dies entspricht einer Produktion von ca. 500
kg Methanol/h und einer elektrischen Anschlussleistung von - In Deutschland sind Stand
2024 circa 237 geeignete Biogasanlagen in Betrieb.

Die wesentlichen technischen Innovationen des Projektes sind:

o Entwicklung einer containerbasierten dezentralen Anlage, die in der Lage ist, dynamisch
im netzdienlichen Betrieb zu arbeiten

o Direkte Nutzung und Langzeitspeicherung von anfallenden negativen Residuallasten
direkt beim Erzeuger (Photovoltaik, Windkraft, ...)

o Entwicklung eines neuartigen Prozesses, der die effiziente Hochtemperatur-Co-

Elektrolyse in die Praxis einfuhrt und mit einem neuartigen mikrostrukturierten Methanol-
Reaktor koppelt

. Entwicklung eines neuartigen mikrostrukturierten Methanol-Reaktors (Patentanmeldung
ist im Juli 2025 erfolgt)

o Fertigung des Reaktorinnenteils im 3D-Druck.

o Signifikant erhohter energetischer Wirkungsgrad gegenltiber dem Stand der Technik

Gegenstand der Aufgabenstellung der Phase 1 sind:
. Auslegung und Optimierung der Gesamtanlage (siehe Abbildung 1)- stationar und
transient /zeitabhangig mit Berlcksichtigung von Lastwechseln

° Stoffstromfiihrung, insbesondere innovative Ruckfliihrung von CO, vor die Elektrolyse

° Thermische Integration, insbesondere der MeOH-Synthese und der Elektrolyse

o Thermomanagement flr alle Stoffstrome/Abkuhl-/Aufheizvorgange (z.B. Kondensieren
des Uberschussigen Wasserdampfs nach der Elektrolyse)

. rechnergestutzte Reaktorentwicklung
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o Festigkeitsanalyse (Finite Elemente Methode) fur kombinierte mechanische und
thermische Beanspruchung

o Stromungsmechanik, konduktiver und konvektiver Warmetransport in Reaktions- und
KUhlstromung mittels CFD (Computational Fluid Dynamics)

. Thermodynamik: Bestimmung der Warmefreisetzung aus Reaktionsenthalpien,
chemischen GGW-Lagen und Kinetik

° Stochiometrie aus Reaktionsgleichungen

. Reaktionskinetik bzw. Umsatzraten in Abhangigkeit von Druck, Temperatur und

Katalysator (in Zusammenarbeit mit C2Cat)

Die oben genannten Aufgaben wurden in nachfolgenden Arbeitspaln umgesetzt. Die in
Uberschriften angegebenen Abkiirzungen bezeichnen die im Arbeitsplan angegebenen
Arbeitspaketen(,,APxx“).

Arbeitsplan ResiConMe Phase 1 | Pm |

Projektkonzeption und technische Projektbegleit

A |Projektkonzeption (Pflichtenheft und Projektstartphase), Projekttreffen und Infor
Projektd ion und Abschlussbericht

Modelbildung zur Simulation der modularen Methanolsynthese

Entwicklung des virtuellen Gesamt-Pro dells (Process flowsheeting)

Entwicklung eines virtuellen Reakt dells fir die Met nth

Bewertung der P rozesse und Auswahl des optimalen Prozesses

Iterative Anpassung der Simulation (des gewdhlten Prozesses)
Untersuchung Systemansatz

Untersuchung E inzelkomponenten

Untersuchung des Herstellungs-' Druckverfahrens

Screening Katalysatorsysteme, Untersuchung Katah auftrag/ -beschichtung
Untersuchung und des Ther nts (Reaktor - Gesamtsystem)

Bewertung der Ergebnisse und E rstellung H
(Optimierungsansatz fiir LabormaBstab fiir Phase 2)

4 |ldentifizieren der Handlungsempfehlungen fir den Laborreaktor

B |Ganzheitliche techno-konemisch-dkologische Bewertung des Verfahrens zur Umsetzung

Summe:

jekt-Meilensteine
Pfiichtenheft

1

2 |Bewertung der P ozesse und Auswahl des optimalen Prozesses

3 |Detailangaben zu den Einzelkomponenten und Darstellung des Herstellungsverfahrens
4

T

| Auslequngsdaten Thermomanagement
> |Ganzheitliche Bewertung und Projektabschluss mit Handlungsempfehlungen und Antrag Phase 2

Abbildung 3: Arbeitsplan
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2 Entwicklungsstand Phase 1

2.1 Methanolsynthese (AP1B)

2.1.1 Stand des Wissens

Die Methanolsynthese kann mithilfe von drei Reaktionen dargestellt werden:

e CO2-Hydrierung
CO, + 3H, - CH;0H + H,0 AH59gx = —49,82% (1)

e Reverse Wassergas-Shift-Reaktion (RWGS)
CO, + H, > CO + H,0 AHyogx = +41,03% 2)

e CO-Hydrierung
CO + 2H, - CH3;0H AHy9gx = —90,85ﬂ (3)

mol
Die dahinter liegende Mikrokinetik ist deutlich komplexer, insbesondere, wenn eine heterogen
katalytische Reaktion verfolgt wird. Mikrokinetische Ansatze werden im Rahmen dieses
Projektes nicht verfolgt. Im Folgenden werden die wesentlichen makrokinetischen Modelle
vorgestellt und diskutiert.

Die hier bertcksichtigten globalen Kinetikmodelle sind LHHW (oder Langmuir-Hinschelwood-
Hougen-Watson) Modelle sowie ein Power-Law-Ansatz nach Peter. LHHW Modelle werden aus
der StoBtheorie und Elementarschritten der heterogenen Katalyse abgeleitet. Folgende
Reaktionsschritte werden berucksichtigt:

e Adsorption an ein aktives Zentrum,
e Heterogen katalysierte Oberflachenreaktion(-en),
e Desorption

Reaktionsraten kdnnen aus der StoBtheorie mithilfe der Edukt- oder Produkt-Spezies, sowie dem
Verhaltnis an freien aktiven Zentren hergeleitet werden. Hougen und Watson entwickelten einen
allgemeinen Ansatz zur Bestimmung der Bruttoreaktionsgeschwindigkeit fur heterogen
katalysierte Reaktionen:

__ (kinetischer Term)-(Potentialterm)

(4)

Adsorptionsterm
mit Adsorptionsterm = (1 +¥N, Kads’l-ci)n
und n: Anzahl der am RDS = Rate-Determining-Step beteiligten aktiven Zentren.

LHHW-Modelle beinhalten Annahmen, um das System von gekoppelten Gleichungen l6sen zu
konnen. Am haufigsten ist die Annahme eines ,,Rate-Determining-Step“ (RDS). Eine Reaktion
wird im Verhaltnis zu anderen als limitierend angenommen. In der Regel ist dies die
Oberflachenreaktion (Emig, Klemm, & Freund , 2024).
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Das bekannteste Kinetikmodell fir die Methanolsynthese wurde 1988 von Graaf et al. (Graaf,
Stamhuis, & Beenackers, 1988) entwickelt. Dieses Modell gilt bis heute als Referenz. Alle drei
wesentlichen chemischen Reaktionen werden abgebildet (siehe Gleichung 1 - 3).

Dieses Modell ist ein LHHW-Modell mit zwei aktiven Zentren: an dem ersten aktiven Zentrum
adsorbieren CO und CO, kompetitiv. An dem zweiten aktiven Zentrum adsorbieren H, und H,O
dissoziativ. Eine detailliertere Darstellung der angenommen Reaktionsschritte zeigt Abbildung 4
(Slotboom, et al., 2020).

Elementary pathways and rate determining steps (RDS)

sraat et al.

== == Bussche and Fromente= =

Os -
______ RIS RWGS — — — — — CO

Gases

.............. Seidel

= o« =Thi4x

HOCOs
Carboxyl

K.LJS RW u\

RDS RWC s

11CO:2s : '
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\
5 CO '\
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\-___

Product

Abbildung 4 : Elementare Schritte und RDS aus Graaf et al. (1988), Van den Bussche und Froment (1996), Seidel et al.
(2018) und Slotboom et al. (2020)

Graaf et al. haben die Versuche zur Reaktionskinetik in einem ,,Spinning Basket“ Reaktor
(Abmessungen: Durchmesser x Lange = 70mm x 70 mm) durchgefuhrt. Die
Reaktionsgleichgewichte wurden in einem zylindrischen Festbettreaktor (Innendurchmesser x
Lange = d; x [; = 4,6 mm x 2500 mm, Katalysatormasse: 55 g) ermittelt. Versuchsergebnisse im
Temperaturbereich zwischen 473 K < 7'< 553 K und im Druckbereich zwischen 10 bar < p < 80
bar sind publiziert.

Van den Bussche und Froment (Vanden Bussche & Froment, 1996) (im Folgenden: VBF) haben
1996 ein weiteres LHHW-Kinetikmodell vorgestellt. Hier werden aber nur die Methanolsynthese
aus CO; (Gleichung 1) sowie die Reverse Watergas Shift-Reaktion (Gleichung 2) abgebildet. Die
Hydrierung von CO wird als untergeordnet eingestuft.
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VBF haben Versuche im Temperaturbereich zwischen 453 K < 7'< 553 K und einem Druck bis p <
51 bar durchgefiihrt. Dabei kam ebenfalls ein zylindrischer Festbettreaktor (d; x [; = 15,8 mm x
150 mm) zum Einsatz.

M. Peter et al. (Peter, et al., 2012) vergleicht drei verschiedene Modelle:
e ein Potenzansatz-Modell (,Power Law*),
e das VBF-Modell, sowie
e ein Mikrokinetikmodell von Ovesen et al. (Ovesen, Stoltze, Ngrskov, & Campbell, 1992).

Alle Modelle wurden mit experimentellen Daten gefittet. Die Experimente fanden statt bei 463 K
< T<523 Kund 5 bar < p <60 bar. Die Abmessungen des Festbettreaktor sind: di x /i = 8 mm x 17
mm.

Seidel et al. (Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018) haben 2018 ein
weiteres LHHW-Kinetikmodell vorgestellt, welches auf dem Modell von Vollbrecht et al.
(Vollbrecht, 2007) basiert. Dieses Modell geht von drei aktive Zentren aus und die Morphologie
der Katalysatoroberflache (Oxidation und Reduktion aktiver Zentren) wird berlcksichtigt. Die
drei postulierten aktiven Zentren sind:

e Aktives Zentrum Kupfer oxidiert: CO-Hydrierung findet statt
e Aktives Zentrum Kupfer reduziert: CO,-Hydrierung findet statt
e Aktives Zentrum fur heterolytische Zersetzung von H,

Seidel et al. haben fur die Anpassung ihrer Modellparameter experimentelle Daten unter
folgenden Bedingungen benutzt:

e Temperatur: 503 K <7T<533K,

e Druck: 30 bar < p < 60 bar,

o Reaktor: Ruhrkesselreaktor (CSTR) vom Typ ,Micro-Berty“ (genaue Beschreibung bei
Vollbrecht > Berty, 1999).

Slotboom et al. (Slotboom, et al., 2020) haben ein mit VBF verwandtes Modell entwickelt.
Analog zu Seidel et al. (Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018) werden drei
aktive Zentren angenommen. Zusatzlich wurde ein Refit folgender Modelle gemacht: Graaf et al.
(Graaf, Stamhuis, & Beenackers, 1988), VBF (Vanden Bussche & Froment, 1996), Seidel et al. .
(Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018), Ma et al. . (Ma, 2009), Villa et al.
(Villa, 1985). Die aufgelisteten Modelle wurden mit dem Modell von Slotboom verglichen.

Dem Vergleich nach, ist das in der Veroffentlichung Slotboom et al. (Slotboom, et al., 2020)
entwickelte Modell am genauesten. Weniger genau sind der Refit des Modells nach Seidel
(Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018) sowie der Refit des Modells nach
Graaf (Graaf, Stamhuis, & Beenackers, 1988).

Slotboom et al. haben den Refit mit 140 experimentellen Punkten aus (Seidel, Jorke, Vollbrecht,
Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018) und zusatzlich 94 eigenen experimentellen Punkten
gemacht. Die Versuche fanden in einem Temperaturbereich zwischen 503 K < 7'< 533 K und
einem Druckbereich zwischen 30 bar < p < 60 bar statt. Es wurden zwei zylindrische
Festbettreaktoren eingesetzt: d; x I; = 6,35 mm x 31,6 mm und d; x [; = 3 mm x 280 mm.
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Bisotti et al. (Bisotti F. F., 2021) haben das Graaf-Modell mit 159 Experimentellen Punkten neu
parametriert. Sie haben zudem AusreiBer aus bestehenden experimentellen Untersuchungen
identifiziert und aus der Reparametrierung ausgeschlossen. Ein wesentlicher Punkt dabei ist,
dass heutige Katalysatoren leistungsfahiger sind als Katalysatoren von 1988. Die verwendeten
experimentellen Punkte stammen aus Graaf et al. (Graaf, Stamhuis, & Beenackers, 1988), Park
et al. (Park, Modeling and analysis of a methanol synthesis process using a mixed reforming
reactor: perspective on methanol production and CO2 utilization, 2014 a) (Park, kinetic
modeling of methanol synthesis over commercial catalysts based on three-site adsorption,
2014 b) sowie Previtali et al. (Previtali, 2020). Die Versuchsbedingungen sind:

e Temperatur483 K<T<573K,

e Druck: 20 bar <p <80 bar.

e Previtali et al. (Previtali, 2020) verwendet einen Festbettreaktor (,,packed bed“),

e Parketal.. (Park, Modeling and analysis of a methanol synthesis process using a mixed
reforming reactor: perspective on methanol production and CO2 utilization, 2014 a)
(Park, kinetic modeling of methanol synthesis over commercial catalysts based on
three-site adsorption, 2014 b) verwendet einen kontinuierlich betriebenen rohrféormigen
Festbettreaktor.

Die experimentellen Daten wurden von AusreiBern gefiltert.

Das reparametrierte Graaf-Modell wurde anschlieBend mit dem ursprunglichen Graaf-Modell,
sowie dem VBF-Modell verglichen. Dieser Vergleich hatte ergeben, dass ,,der Relativfehler des
Refits zum GroBteil kleiner als 25% ist“ (Bisotti F. F., 2021). Das von Bisotti reparametrierte
Graaf-Modell wird von Bisotti selbst als ,ref-Graaf“ bezeichnet. In dieser Arbeit wird an vielen
Stellen vereinfachend von ,,Bisotti“ gesprochen. Es handelt sich aber immer um das von Bisotti
reparametrierte Graaf-Modell.

In einer weiteren Veroffentlichung haben F. Bisotti et al. mithilfe einer ASPEN HYSIS (V.11)
Simulation untersucht, wie gut ref-Graaf flr verschiedene industriellen Reaktoren vorhersagen
kann. Diese Ergebnisse wurden mit dem urspringlichen Graaf Modell, sowie VBF verglichen.

Fur einen Siedewasserreaktor (Lurgi-SWR) bei 7= 255°C = 528 K und p = 66.7 bar liefert ref-Graaf
deutlich genauere Ergebnisse als Graaf oder VBF. Die groBte Abweichung fur den Molanteil an
CO (Lurgi-SWR) fur ref-Graaf betrug -8.13% im Vergleich zu -15.48% (VBF) und -100.90% (Graaf)
(Bisotti, et al., 2022). Alle anderen Spezies wurden mit besserer Genauigkeit berechnet.

Im ResiConMe Projekt wurden mehrere der vorgestellten Ansatze in zwei verschiedenen
Simulationsumgebungen implementiert. Die Ergebnisse wurden gegen die Literatur sowie
untereinander validiert (Tabelle 1).

Simluationsumgebung Modell, Mechanismus [Quelle]

Aveva Process Simulation Graaf, LHHW [1]

Slotboom, LHHW (Slotboom, et al., 2020)
Ref-Graaf = Bisotti, LHHW (Bisotti F. F., 2021)
(Bisotti, et al., 2022)

Ansys Chemkin Slotboom, LHHW (Slotboom, et al., 2020)
Peter, Potenz-Ansatz (Power-Law) (Peter, et
al., 2012)

Tabelle 1: In ResiConMe implementierte und validierte Modelle
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Das Graaf-Modell und das von Bisotti et al. neu gefittete Graaf-Modell lassen sich aufgrund der
mathematischen Formulierung des LHHW-Nenners nicht in Chemkin implementieren. Deshalb
istin Chemkin kein Vergleich mit dem Modell nach Slotboom et al. méglich.

2.1.2 1D Reaktormodellierung in Aveva Process Simulation (APS)

Fur die Prozessmodellierung wurde die von Bisotti et al. 2022 (Bisotti, et al., 2022)
reparametrierte Graaf Kinetik ,ref-Graaf“ (oder vereinfachend ,Bisotti“) implementiert und
verwendet. Zudem implementiert wurden das urspringliche Graf-Modell sowie das Modell nach
Slotboom et al. (Slotboom, et al., 2020). Folgende Uberlegungen liegen der Entscheidung
zugrunde:

e Das Kinetik-Modell nach Graaf wird von allen Wissenschaftlern als Referenzmodell
verwendet.

e Das Modellist heuristisch fundiert.

e Das Modell verfugt Uber einen umfassenden Parametersatz. Dadurch lasst sich das
Modell bei ausreichender Datenlage gut an die bestehenden experimentellen Ergebnisse
anpassen. Alle neueren Ansatze folgen der gleichen Modellierungslogik: Erstellen eines
heuristischen Modells, anschlieBend anpassen an experimentelle Ergebnisse.

o ref-Graaf stellt einen Refit des Graaf-Modells durch Bisotti dar.

o ref-Graaf basiert auf einer breiten experimentellen Basis, die von AusreiBern bereinigt
wurde.

o Die experimentellen Daten sind sowohl aus Graaf et al. (Graaf, Stamhuis, & Beenackers,
1988), aber auch aus Park. et al. (Park, Modeling and analysis of a methanol synthesis
process using a mixed reforming reactor: perspective on methanol production and CO2
utilization, 2014 a) (Park, kinetic modeling of methanol synthesis over commercial
catalysts based on three-site adsorption, 2014 b) und Previtali et al. (Previtali, 2020)
entnommen. Diese Daten sind also mit aktuellen Katalysatoren gewonnen.

Die Modellierung in Aveva erfolgt als 1-dimensionaler Plug-Flow-Reactor (Pfropfenstromung).
Dies sollte fur das angedacht Reaktorkonzept (siehe Abschnitt 2.2.2) eine gute Naherung
darstellen. Diese Annahme wird durch die 2-dimensionale CFD-Simulation in Chemkin bestatigt
(ausfuhrliche Diskussion unten).

Tabelle 2 zeigt die verwendete Formulierung des ref-Graaf-Modells (im Folgenden oft vereinfacht
Bisotti). Tabelle 3 zeigt den verwendeten Parametersatz nach Re-Parametrierung durch Bisotti.
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Reaktionen

Reaktionsraten

(1) CO, + 3H, - CH;0H + H,0

3
kK 5 fensonfu,0
1%¢o, fcoszZ__s

2
fH2 Keq,COZ

Tc0o,~CH30H =

DEN
(2) CO, + H, > CO + H,0 (szofco)
koKco, | feopfr, — Ko rwes
TRwGs = DEN
(3) CO + 2H, — CH50H .
5 Jenso
ksKco | feofif, — 17—
fHZZKeq,CO
Tco-cHz0H = DEN
: Ku,o
DEN = (1 + Kcofco + Kco,fco, fr, + T | * fu,0)

2
KH2

Tabelle 2: Reaktionsgleichungen nach Bisotti (Bisotti F. F., 2021)

Parameter Werte
45889
ey 9.205 « 10%e ™ RT
k 149856
2 4241 % 10%3e™ rT
k 106729
3 2.240 * 107e™ RT
K 14936
co, 1.540 * 10~ 3¢ RT
K 76594
co 8.206 * 10~ %™ rT
1 _y 97350
I(HZO/KHZ2 3.818 107 °e RT
log10(Keq,co,) 3066 —10.592
T .
lOglo(Keq,RWGS) _ 2073 —2.029
— .
loglo(Keq,CO) 5139 _ 12 621
T .

Tabelle 3: Parameter fiir ref-Graaf nach Bisotti (Bisotti F. F., 2021)

2.1.3

Zur Abbildung von Warmetransportphdnomenen, sowie Diffusion quer zur Strdmungsrichtung
wird Chemkin verwendet. Aufgrund der Struktur des Nenners (siehe Tabelle 2: DEN) kann das
Graaf Modell nicht ohne Programmierung von Fortran-Routinen in Chemkin implementiert
werden. Es wird stattdessen das Power-Law Modell nach Peter (Peter, et al., 2012) sowie die
LHHW Kinetik nach Slotboom (Slotboom, et al.,, 2020) mit 6 Parametern in Chemkin
implementiert. Hauptsachlich eingesetzt und validiert wird im weiteren Verlauf das Modell von
Slotboom. Dieses Kinetikmodell musste flir Chemkin geringflugig mithilfe algebraischer
Umformungen umgestaltet werden. Da Reaktionen (1)-(3) Gleichgewichtsreaktionen sind,

2D Reaktormodellierung in Chemkin (ferner: CK)

haben die Reaktionsgleichungen eine Differenz im Zahler.
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Reaktionen Reaktionsraten
(1) CO, + 3H, - CH;0H + H,0 f,;HSOHszo 2
Tco,—cH.00 = Kco,fco sz 1- oM
2 a2 pcoz (D fi, feo,
(2) CO, + H, » CO + H,0 1 < feofuzo >
7 = kewesfeo. f2 (1 — o*
RWGS RWGSJCO, Hy pRWGS (T)fCOZsz

1 -1
= <f1122kH2 + fHZOk% + fCH3OH>

Tabelle 4: Reaktionsgleichungen nach Slotboom (Slotboom, et al., 2020)

Parameter Werte
kco, 14 < 166000)
7.414 % 10 —
—— i
krwes 19 ( )
1.111 1 —
* 107 exp BT
ky,0/9 126.4
ky, 1.099
pco (T =503.15K) pco(T = 503.15K) = Kngcs(T =503.15K) = 3.215 % 107>
pco(T = 503.15K) 4,06 %1073
pras(T = 503.15K) 7.92 %1073

Tabelle 5: Parameter und deren Werte fiir Reaktionsgleichungen (1)-(3) Slotboom (Slotboom, et al.,

Winkelman, 2106)

2020), (Graaf &

Das nichtideale Gasverhalten wird Uber die SRK-Zustandsgleichung abgebildet mit Binaren

Interaktionskoeffizienten nach (Bisotti, et al., 2022).

co CO, H, H,0 CH, N, 0, CH,0H
co 0.1164 —7.00 x 107* —0.5594 2.04 X 1072 1.30 x 1072 0 0
Cco, 0.1164 0.1164 —0.12155 9.56 x 1072 —-171 x 1072 9.75 x 1072 1.70 x 1072
H, -7.00 X 107*  0.1164 —0.7544 1.00 x 107* —-1.00 x 107* 0 0
H,0 —0.5594 —0.12155 —0.7544 0.5 —0.69648 0 —9.00 x 107>
CH, 2.04 X 1072 9.56 x 1072 1.00 x 107* 0.5 312 x 1072 0 —3.50 x 107%
N, 1.30 X 1072 -171x 107> —1.00 x 107* —0.69648 312 x 1077 —140 x 1072 —0.2141
0, 0 9.75 x 1072 0 0 0 —-1.40 x 1072 0
CH,O0H 0 1.70 x 107* 0 —9.00 X 107* =350 x 107  —0.2141 0

Tabelle 6: Bindren Interaktionsparametern fiir die SRK-Zustandsgleichung

Die kritischen thermodynamischen GroBen und die azentrischen Faktoren fur die SRK-
Zustandsgleichung (SRK = Soave-Redlich-Kwong) sind aus [The Properties of Gases & Liquids.
5th ED] enthommen.

Far die 2-D-Simulation in Chemkin wurde das Cylindrical Shear Flow Reactor-Modell (CSFR -
zylindrischer Scherstromungsreaktor) verwendet.

In der Simulation wird ein Filament gerechnet (siehe Abschnitt 2.1.7). Das tatsachliche Filament
im Reaktor ist voraussichtlich sechseckig. Das CSFR-Modell ist ein zweidimenionales Modell fur
eine zylindrische Rohrstromung (Stromung in x-Richtung und Diffusion sowie Warmeleitung in
radialer Richtung werden aufgelost). In Chemkin wird ein zylinderformiges Filament mit dem
Innenkreisradius eines Sechsecks simuliert.

Im Folgenden wird die Implementierung der Kinetik nach Slotboom (Slotboom, et al., 2020) in

Chemkin beschrieben. Es werden alle erforderlichen Umformungen und Parameter erlautert.
Die Validierung des Implementierung wird in Abschnitt 2.1.4 und 2.1.5 beschrieben.
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Die allgemeine Syntax der Definition der Reaktionsrate q in Chemkin ist:

_ I0;[x;]k
= (A+Z;K;[x]*)™

(5)

e K;: Adsorptions- oder Desorptionskonstanten,
e k' “lumped rate constant" =, kinetischer Vorfaktor”
e Molanteil der Spezies Xi

Die Form entspricht der allgemeinen Hougen-Watson-Form (siehe oben).
K und k' sind in CK definiert als: K = ATPexp (— %) (H ist die Aktivierungsenergie E.). (ANSYS,

Inc., 2024)
Der Nenner 0 * (siehe Tabelle 4), muss in Chemkin gesondert definiert werden.

Um die Slotboom-Kinetik auf diese Form zu bringen, sind die folgenden Schritte notwendig:

1) Reaktionsgleichungen der CO2-Hydrierungsreaktion und RWGS werden algebraisch
umgeschrieben:

fCH OHfH 2
Tco,~CH;0H = kCO fCO fl-% CO fCO fH ; 20 e
2 3 ( 2 2 2 2 2 2 Kpcoz (T)szfCOZ

1 1
fcoszo *
TRWGS = <kaasfcosz2 RWGSfCOszz KO (M) fco,fu 0
PRWGS 272

2) CO2-Hydrierungsreaktion und RWGS werden beide gesondert als eine Hin- und eine
Ruckreaktion umschrieben (Der Adsorptions-Nenner @* wird spater separat definiert). Die
Kinetik dieser 4 Reaktionen folgt dann den Gleichungen in Tabelle 7 und Tabelle 8.

Reaktion Hinreaktionsterm | Ruckreaktionsterm
CO,-Hydrierung kCOZfCOZfI-%Z fersonfuyo
kco, X% (M.
pco ( )fHZ
RWGS 1 fecofnzo
krwesf cozf sz krwas
pRWGS( )fH

Tabelle 7: Hin- und Riickreaktionsterme, Slotboom-Kinetik

mit den entsprechenden Reaktionen:

Reaktion Hinreaktion Ruckreaktion

CO.-Hydrierung | CO, + 3H, —» CH;OH + H,0 | CH;0H + H,0 — CO, + 3H,

RWGS CO, + H, - H,0 + CO H,0 + CO - CO, + H,

Tabelle 8: Hin- und Riickreaktionen, Slotboom-Kinetik
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Chemkin erwartet fir jede Reaktion (Reaktionsrate) einen Arrhenius-Vorfaktor A sowie eine
Aktivierungsenergie E..
Alle Faktoren, die nicht Fugazitdten sind, werden im jeweiligen Term in A zusammengefasst.

Der in ko, krwes enthaltene Faktor exp (— 162;00) bzw.exp (— 20;;00) wird in der
Aktivierungsenergie E, abgebildet. E, wird in der Chemkin in [cal] angegeben.
Reaktion A, [mol/kg*s]' Ea, [J] Ea, [cal]
CO,-Hydrierung-Hin kco,
CO,-Hydrierung-Ruick kCOZ 166000 39675.95
K£C02 (T)
RWGS-Ruck krwes 203700 48685.47
KlgRWGS (T)

Tabelle 9: Kinetischen Eingabeparameter in Chemkin

Die heterogene Katalyse wird als Oberfldchenreaktion definiert. Die Schichtdicke des
Washcoats wird uber die verfugbare Filamentoberflache in der Kinetik abgebildet.

Die Reaktionsraten in Slotboom-Kinetik haben die Einheit [mol/kg*s], Chemkin bendtigt die
Einheit: [mol/cm”2*s]. Analog zur Umrechnung fur ref-Graaf (vgl. Kap. 5 internes Dokument
»P3000_Zusammenfassung_Rev01_Kapitel_5.docx“), wird ein Umrechnungs-Faktor
eingefuhrt, der sich aus dem Quotienten geometrischer Oberflache des Katalysators zur
Katalysatormasse zusammensetzt und die Einheit [cm”2/kg] besitzt. Fur die Berechnung
dieses Faktors wird die Katalysatordichte aus Graaf Graaf (Graaf, Stamhuis, & Beenackers,
1988), und die angenommene Schichtdicke verwendet. Der Arrhenius-Vorfaktor A wird
durch den Umrechnungsfaktor geteilt. Man erhalt die von Chemkin erwartete Einheit
[mol/cm”2*s].

Der Umrechnungsfaktor (geom. Oberflache/Kat. Masse) wird FolgendermaBen berechnet:
1

~ 0.012+SD  0.001 * KD

mit
e SD-Katalysatorschichtdicke [mm],
e KD -Katalysatordichte [kg/m*3].

3) Chemkin erwartet genau den in Gleichung (5) angegebenen Ausdruck. Im Adsorptionsterm

nach Slotboom fehlt die 1 vor der Summe. Hierfur wird Stickstoff hinzugeflgt.

Die Fugazitat von Stickstoff wird an alle Hin- und Ruckreaktionsterme multipliziert, und mit
der Potenz 0 versehen.

Im Adsorptionsterm @* wird eine Adsorptionskonstante K; mit -1 definiert, und die Fugazitat
von Stickstoff wird mit 0 potenziert. (vgl. Tabellen 10, 11, 12, 13)

Der Adsorptionsterm wird an die CK-Form angepasst, ohne die Slotboom-Kinetik zu
verandern.

Die Potenzen Fugazitaten
Adsorptionsterm (Nenner 0%).

der mussen noch berlcksichtigt werden, sowie der

" Die Einheit von A errechnet sich aus den Einheiten von k und Exponenten von f. Da jedes k und K

eine unterschiedliche

Einheit hat

[mol/kg*s*bar?(...)] angegeben

[mol/kg*s*bar’(...)],
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Daflr stehen in Chemkin die folgenden Befehle zur Verfligung: FORD, LANG, LDHE.

e Mit FORD konnen die Exponenten der Fugazitdten im Potentialterm (Zahler) angepasst
werden.

e Mit LANG konnen die Exponenten der Fugazitaten im Adsorptionsterm, sowie die Werte
der Adsorptionskonstanten angepasst werden. Die Adsorptionskonstanten haben die
bereits oben beschriebene Form.

e Mit LHDE wird die Anzahl der am geschwindigkeitsbestimmenden Schritt (RDS)
beteiligten aktiven Zentren n veradndert (vgl. Gleichung (4)). LHDE fur beide CO,-
Hydrierungsreaktionen ist n = 2, fur die RWGS n = 1.

Uber LHPR wird die Einheit [bar] der Konzentrationsterme bestimmt.

Reaktion CO; | H; | CH30H | H,O | N2

CO,-Hin 1 2 0 0 0

CO,-Rick | O -1 01 1 0

Tabelle 10: FORD-Eingaben CO2-Hydrierung

Reaktion CO; | Hy H,O | CO | N,

RWGS-Hin 1 0.5 |0 0 0

RWGS-Ruck | 0 -0.5 | 1 1 0

Tabelle 11: FORD-Eingaben RWGS

K+ ky, ku,0/9
A[-1|B,[] | Ealcal] | A[-]1 | B [-]]|Ealcal]l |A[-] |B,[-]]Es[cal]
-1 0 0 1.099 | O 0 1264 | O 0

Tabelle 12: LANG-Eingaben: Adsorptionskonstanten

CO; | Hy | CH30H | H,O | N,
0 05 (1 1 0
Tabelle 13: LANG-Eingaben: Fugazititen-Potenzen

21.4 Validierung Aveva Process Simulation gegen Slotboom Messwerte

Neben Daten von Seidel et al. (Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018),
haben Slotboom et al. (Slotboom, et al., 2020) Messungen von Stoffkonzentrationen bzw.
Stoffumsatzen in insgesamt 94 selbst durchgefihrten Experimenten zur Kalibrierung ihrer
Kinetikmodelle verwendet. Davon wurden 11 Experimente an einem Versuchsaufbau in Twente,
und 83 Messungen an einem zweiten Aufbau in Ljubljana durchgefihrt. In beiden Fallen wurde
der gleiche Katalysator (Johnson Matthey, CP-488) fein gemahlen und das Katalysatorbett
beheizt. Die Autoren gingen aufgrund der geringen Bettabmessungen von isothermen
Bedingungen aus. Interne und externe Stofftransportlimitierungen wurden durch Uberpriifung
des Weisz-Prater- und des Mears-Kriterium ausgeschlossen. Daher wurden die
Versuchsreaktoren als einfache ideale Stromungsrohrreaktoren (,,Plug Flow Reaktor®, PFR) mit
pseudohomogenem Ansatz modelliert. Das Modell geht von vollstandiger Vermischung quer zur
Stromungsrichtung und keiner axialen Ruckvermischung aus. Konzentrationsgradienten treten
nur in axialer Richtung auf. Es handelt sich folglich um eine 1D-Modellierung.
»Pseudohomogener Ansatz“ bedeutet, dass die je Volumen zur Verfugung stehende
Katalysatormasse Uber die Bettporositat (,,void fraction“) und die Katalysatordichte berechnet
wird. Die Geometrie der Katalysatorschittung wird durch das Rechengitter nicht aufgelost.
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Zur Uberpriifung der Implementierung des 6-Parameter-Modells von Slotboom et al. in APS
wurden die o.g. Messungen analog zum Vorgehen von Slotboom et al. nachgerechnet. Dafur
wurden die z.T. zwischen den Versuchen in Ljubljana variierenden Bettporositdten aus den
veroffentlichten Dichten der Katalysatorschuttungen ((Slotboom, et al., 2020); Supporting
Information), den Bettabmessungen (Slotboom, et al., 2020) und der Dichte des Katalysators
(Bos, Slotboom, Kersten, & Brilman, 2019) berechnet.

Abbildung 5 zeigt auf der linken Seite den Parity-Plot der Nachrechnung von Slotboom et al
(Slotboom, et al., 2020). fir die Komponente Methanol. Auf der rechten Seite ist der
entsprechende Parity-Plot unserer Nachrechnungen der von Slotboom et al. selbst
durchgefuhrten Experimente zu sehen. Im Vergleich zur linken Seite fehlen die Daten von Seidel
et al.. Aufgetragen sind jeweils die je Experiment vorausberechneten Uber den gemessenen
Molanteilen.

MeOH
CH30H 17,00
0.15 QO 15,00
o o
O ¢ 7 -
— _.I.
— / n
'O 0 oy 11,00 ® MeOH Ljubljana 20bar
45‘ U. I OO % © MeOH Twente 20bar
E @ % 9,00 MeOH Ljubljana 30bar
e 1 @
" O’é) = MeOH Twente 30bar
- 'l o =
.5 ‘3(% - E 7,00 MeOH Ljubljana 40bar
E % @ 5 MeOH Twente 40bar
5 ~C° 0 - # MeOH Ljubljana 50bar
< 5-1072 X 500
3 ) O © MeOH Twente 50bar
— i
-~
— 3,00
1,00
0 — ) —
0 5- 1{]—2 0.1 0.15 100" 5,00 10,00 15,00
MeOH - measured [mole-%]
Exp. mole fraction (-)

Abbildung 5: Vergleichende Gegeniiberstellung der Methanolausbeute fiir Messwerte zu den Ergebnissen in APS

Je weiter ein Punkt von der Winkelhalbierenden entfernt liegt, desto groBer ist die Ungenauigkeit
der Berechnung. Unsere Nachrechnung ist ahnlich genau, wie die Berechnungen von Slotboom
et al. (vgl. Abbildung 6).
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Abbildung 6: Gegeniiberstellung der Methanolausbeute fiir Messwerte zu den Ergebnissen in APS

Um unsere Implementierung quantitativ mit den Ergebnissen von Slotboom et al. vergleichen zu
konnen, wurde fur jede Mischungskomponente der ,Residual Standard Error“ (RSE) berechnet.
Der RSE ist die Standardabweichung der berechneten von den gemessenen Molanteilen.
Abbildung 7 zeigt die berechneten RSE (x: ,,Simuliert”) im Vergleich zu den von Slotboom et al.
mit dem gleichen Modell berechneten RSE (+: ,Slotboom“) und den mit anderen
Kinetikmodellen berechneten RSE. Es ist zu beachten, dass Slotboom et al. bei ihren
Berechnungen auch die Messwerte von Seidel et al. berlcksichtigt haben. Die
Vorhersagegenauigkeit des ,,APS“-Modells ist fur alle Spezies vergleichbar mit der Genauigkeit
anderer Autoren, in einigen Fallen auch besser.

*10*2

g‘ 1,00
3 A X Simuliert O Graaf
o X
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S + Slotboom
L 060 +
© o) +
o
&
= A
? 0,40 o e} A
g @ &
=2 X
g 4 o °

0,20 @ E

0,00

RSE C0O2 RSECO RSE H2 RSE CH30H RSE H20 RSE N2

Component

Abbildung 7: Residual Standard Error (RSE)
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In Abschnitt 2.1.5 wird die Implementierung des 6-Parameter-Modells in Ansys Chemkin gegen
die hier validierte Implementierung in APS Uberpruft.

Die Modellvalidierung mit APS zeigt auf Basis von 94 Messpunkten von Slotboom (Slotboom, et
al.,, 2020) eine gute Ubereinstimmung der Methanolkonzentration. Dies gilt auch fiir alle
weiteren Spezies.

Die Bewertung der Modellqualitat auf Basis von Fehlermetriken zeigt, dass das in APS
implementierte Reaktionsmodell die experimentellen Daten von Slotboom Uber weite Bereiche
hinweg sehr gut abbildet. Der Residual Standard Error (RSE) liegen im Bereich der in der Literatur
beschriebenen Modelle.

Die qualitative Fehlerverteilung entspricht der aus Slotbooms Arbeit bekannten Struktur, wobei
Methanol sogar praziser vorhergesagt wird als im Referenzmodell. Die vergleichsweise hohen
Fehler bei H, lassen sich durch den hohen Molanteil dieser Komponente erklaren, trotz geringer
relativer Abweichung fallen hier die absoluten Fehlerwerte entsprechend gréBer aus.

Insgesamt zeigt sich, dass das Modell robust gegenuber Schwankungen der Eingangsdaten ist.
Eine detaillierte Analyse des Gesamtfehlers in Abhangigkeit verschiedener Prozessparameter
(Druck, CO,-Gehalt, Volumenstrom, Temperatur) ergibt, dass keiner dieser Parameter einen
wesentlichen systematischen Einfluss auf die Modellgute besitzt.

Die gute Ubereinstimmung zwischen Simulation und Experiment, insbesondere im Vergleich zu
den etablierten Modellen, unterstreicht die Plausibilitat und Leistungsfahigkeit des entwickelten
APS-Modells.

Besonders interessant ist die Auswertung der experimentellen Ergebnisse von Seidel et al. Die
Messdaten zeigen, dass sich durch den Einsatz von CO-CO,-Mischfeeds die
Reaktionsgeschwindigkeit der Methanolsynthese deutlich erhéhen lasst. Da es sich um einen
Gleichgewichtsprozess handelt, wird die maximal erreichbare Methanolkonzentration dadurch
etwas verringert, dabei aber die Reaktionsgeschwindigkeit deutlich erhdht, mit der sich das
Gleichgewicht einstellt. Die Kombination beider Kohlenstoffquellen ermoglicht somit eine
kompaktere Reaktorauslegung oder eine hohere Raum-Zeit-Ausbeute. Da das verwendete
Kinetikmodell auf der Arbeit von Slotboom basiert, die ihrerseits auf den Datensatzen von Seidel
aufbaut, erscheint eine Ubertragung auf CO-haltige Feed Gemische grundsatzlich plausibel
auch wenn eine direkte Simulation dieser Bedingungen bisher nicht durchgefihrt wurde.

Insgesamt zeigen die Ergebnisse, dass das entwickelte APS-Modell in der Lage ist, sowohl
qualitative als auch quantitative Trends der Methanolsynthese wunter variierenden
Prozessbedingungen abzubilden. Die Kombination aus gezielter Parametrisierung, erweiterter
Validierungsbasis und der Auswertung produktrelevanter KenngroBen ermadglicht eine fundierte
Einschatzung der Modellgute. Damit stellt das Modell eine geeignete Grundlage fur
weiterfuhrende Simulationen sowie fur eine vertiefte Untersuchung reaktionstechnischer
Zusammenhange dar.
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2.1.5 Validierung Ansys Chemkin (2D) gegen Aveva Process Simulation (1D)

Das Modell von Slotboom et. al (Slotboom, et al., 2020) wurde sowohl in Chemkin, als auch in
Aveva Process Simulation implementiert. (interne Quelle: Datei von 250321;
https://syncandshare.lrz.de/open/MlI3d1g2SkxqdUZpaG1DelRKREhh/02_Reaktorentwicklung/2
50321_Umformung%20Slotboom.xlsx). Abbildung 8 bis Abbildung 12 zeigen die Ergebnisse fur
alle Spezies in Stoffanteilen (Molanteilen).

Far alle Abbildungen gelten folgende Abklrzungen:

e APS: In Aveva Process Simulation berechnet, 1D Simulation, Stoffdaten aus Fugazitaten
berechnet

e APSp: In Aveva Process Simulation berechnet, 1D Simulation, Umsatzraten mit
Partialdrucken berechnet

e CK:In Ansys Chemkin berechnet, 1D CFD Simulation

e |DG: Ideales Gasgesetz

e SRK: Reale Gaseigenschaften Uber Soave-Redlich-Kwong berlcksichtigt

Modelliert wurde der Zielreaktor mit einer simulierten angenommenen Lange von / = 4 m bei
einer Temperatur 7= 230 °C und einem Druck p = 50 bar.
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Abbildung 8: Simulationsergebnis der Methanolkonzentration als Funktion der Reaktorlange

Abbildung 8 zeigt das Simulationsergebnis der Methanolkonzentration als Funktion der
Reaktorlange. Die berechnete Gleichgewichtskonzentration in  Aveva liegt bei
XMeoH, Aveva/ XMeoH Chemkin = 1,018 Uber der in Chemkin berechneten Konzentration. Die
Reaktionsgeschwindigkeit in Chemkin liegt geringfligig Uber der Reaktionsgeschwindigkeit in
Aveva. Nach einer Reaktorlange von 1 m sind in Aveva 98,3 % und in Chemkin 99,6 % der
Gleichgewichtskonzentration erreicht. Die Ubereinstimmung der beiden Verliufe wird als sehr
gut eingestuft. Dies ist ein starker Indikator dafur, dass die Modelle in beiden
Simulationswerkzeugen richtig implementiert wurden.
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Abbildung 9: Simulationsergebnis der Kohlenmonoxidkonzentration xco liber der Reaktorlange
In Abbildung 9 wird das Simulationsergebnis der Kohlenmonoxidkonzentration xco uUber der
Reaktorlange dargestellt. Die Gleichgewichtskonzentrationen fur CO sind am Ende des Reaktors
identisch. Auch fur die Entwicklung der CO-Konzentration liegt die Reaktionsgeschwindigkeit in
Chemkin geringfugig Uber der in Aveva berechneten Reaktionsgeschwindigkeit.
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Abbildung 10: Simulationsergebnis der Kohlendioxidkonzentration xco: liber der Reaktorldnge

Abbildung 10 zeigt das Simulationsergebnis der Kohlendioxidkonzentration xco, Uber der
Reaktorlange. Die Gleichgewichtskonzentrationen fir CO, sind am Ende des Reaktors nahezu
identisch: Xco2 aveva/Xcoz,chemkin = 1,005. Auch fir CO, liegt die Reaktionsgeschwindigkeit in
Chemkin geringfugig Uber der Reaktionsgeschwindigkeit in Aveva. Nach einer Reaktorlange von
1 msind in Aveva 99,2 % und in Chemkin 99,8 % der Gleichgewichtskonzentration erreicht.
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Abbildung 11: Simulationsergebnis der Wasserstoffkonzentration xn: liber der Reaktorlange

In Abbildung 11 wird das Simulationsergebnis der Wasserstoffkonzentration xu» Uber der
Reaktorlange dargestellt. Die Gleichgewichtskonzentrationen fir H, sind am Ende des Reaktors
nahezu identisch: Xy apeva/Xn2,chemkin = 0,994. Auch fir H, liegt die Reaktionsgeschwindigkeit
in Chemkin geringflgig Uber der Reaktionsgeschwindigkeit in Aveva. Nach einer Reaktorldnge
von 1 m sind in Aveva 100,5 % und in Chemkin 100,1 % der Gleichgewichtskonzentration
erreicht (Wasserstoffkonzentration nimmt mit der Reaktorlange ab).
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Abbildung 12: Simulationsergebnis der Wasserkonzentration xu20 liber der Reaktorlange

Abbildung 12 zeigt das Simulationsergebnis der Wasserkonzentration xw0 Uber der
Reaktorlange. Die Gleichgewichtskonzentrationen fur H,O sind am Ende des Reaktors nahezu
gleich: Xy20 aveva/XH20 chemkin = 0,982. Auch fir H,O liegt die Reaktionsgeschwindigkeit in
Chemkin geringfligig Gber der Reaktionsgeschwindigkeit in Aveva. Nach einer Reaktorlange von
1 m sind in Aveva 100,76 % und in Chemkin 100,0 % der Gleichgewichtskonzentration erreicht.
Die Wasserkonzentration nimmt mit der Reaktorlange erst zu und dann ab. Zu beachten ist,
dass die Wasserkonzentration sehr gering ist: xu20 = ca. 0,007. Minimale Schwankungen in den
Reaktionsraten wirken sich hier voraussichtlich am schnellsten aus.

30




Die Ubereinstimmung der Konzentrationsverlaufe fiir alle Spezies tiber der gesamten (bewusst)
Uberdimensionierten Lange des Reaktors ist sehr gut. Sowohl die
Gleichgewichtskonzentrationen am Ende des Reaktors, als auch die Verldufe Uber der
Reaktorlange liegen sehr nahe beieinander. Die groBten berechneten relativen Abweichungen
liegen bei 1,8%.

Dies wird als starkes Indiz gewertet, dass die Implementierung von Slotboom et al. in beiden
Simulationswerkzeugen korrekt ist.

Zudem ist die Gleichgewichtskonzentration fur alle Spezies nach einer Reaktorlange von ca. 1 m
nahezu erreicht. Die berechnete relative Methanolkonzentration liegt fur das konservativere
Ergebnis in Aveva bei 98,3%.

2.1.6 1D-Modellierung unterschiedlicher Kinetiken in APS

In Aveva wurden drei — von verschiedenen Autoren — gefittete Paramatersatze des Graaf et al.
Modells bei T = 230 °C und p = 50 bar fur einen vier Meter langen Reaktor simuliert (interne
Quelle:
https://syncandshare.lrz.de/open/MlI3d1g2SkxqgdUZpaG1DelRKREhh/03_Entwicklung%20Gesa
mtprozess/02_Aveva/P3000_Zusammenfassung_Rev01.docx, Kapitel 5.4):
e Graaf, Makrokinetik (Graaf, Stamhuis, & Beenackers, 1988): Urspruingliches Modell
e  Graaf, Parameter fit durch Slotboom (Slotboom, et al., 2020):
o Slotboom et al. entwickeln ein eigenes Modell. Das ist das Modell, das in
Chemkin implementiert wurde (siehe vorangegangener Abschnitt)
o Daruber hinaus fuhrt Slotboom eine neue Parametrierung des ursprunglichen
Graaf Modells auf Basis neuer Versuchsergebnisse durch. Dies ist deshalb
relevant, weil die Leistungsfahigkeit der Katalysatoren von 1988 bis 2020
zugenommen hat.
e Graaf, Parameter fit durch Bisotti (Bisotti F. F., 2021):
o Dieses Modell wird im weiteren Verlauf als Bisotti-Modell bezeichnet. Tatsachlich
ist es das Modell von Graaf mit angepassten Parametern.
o Die Parameteranpassung erfolgt auf einer breiten Datenbasis Uber einen weiten
Temperatur- und Druckbereich (siehe oben)
o Dieses Modell ist die Basis flr alle aktuellen Simulationen der Gesamtanlage
sowie die Sensitivitatsanalyse.
o Esistinsbesondere die Basis fur die Optimierung des Betriebspunktes.

Abbildung 13 bis Abbildung 15 zeigen die Umsatzraten [kmol/kg s] fur alle Spezies uber der

Reaktorlange. Der vier Meter lange Reaktor wird im Modell in 10 Segmente geteilt. Wenn alle
Umsatzraten gleich Null sind, ist das chemische Gleichgewicht erreicht.
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Abbildung 13: Umsatzrate nach Graaf (Graaf, Stamhuis, & Beenackers, 1988)

In Abbildung 13 ist die Umsatzrate [kmol/kg s] je Spezies bezogen auf ein Kilogramm Katalysator

far den urspringlichen Parametersatz nach Graaf (Graaf, Stamhuis, & Beenackers, 1988)
dargestellt.
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Abbildung 14: Umsatzrate nach Graaf (Bisotti F. F., 2021)

Abbildung 14 zeigt die Umsatzrate [kmol/kg s] je Spezies bezogen auf ein Kilogramm Katalysator

fur den von Bisotti et al. vorgeschlagenen Parametersatz flr das Modell nach Graaf (Bisotti F. F.,
2021).
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Abbildung 15: Umsatzrate nach Graaf (Slotboom, et al., 2020)

In Abbildung 15 ist die Umsatzrate [kmol/kg s] je Spezies bezogen auf ein Kilogramm Katalysator
fur den von Slotboom et. al. vorgeschlagenen Parametersatz fur das Modell nach Graaf
(Slotboom, et al., 2020) dargestellt.

Die Parametersatze nach Graaf und Bisotti liefern dhnliche Umsatzraten Uber der Lange des
Reaktors. Der Parametersatz von Slotboom berechnet am Anfang des Reaktors deutlich héhere
Umsatzraten, dementsprechend ist das Gleichgewicht schnell erreicht und die Umsatze gehen
in Richtung 0 kmol/kg s.

Dies ist qualitativdadurch zu erklaren, dass Slotboom ausschlieBlich experimentelle Ergebnisse
neueren Datums mit leistungsstarkeren Katalysatoren verwendet. Dies verspricht fur das
Anlagendesign kleinere und klirzere Reaktoren.

Far die weitere Arbeit mit dem Prozessmodell wird der angepasste Parametersatz nach Bisotti
verwendet (Abbildung 14). Die Autoren versprechen sich davon eine konservative
Prozessauslegung.

2.1.7 Sensitivitatsanalyse und Reaktorauslegung in Chemkin

Abbildung 16 zeigt ein beispielhaftes Ergebnis fur die Methanolkonzentration im Filament. Die
Lange des Reaktors (in diesem Beispiel) betragt / = 1 m und ist auf der x-Achse aufgetragen. In
die Tiefe ist die radiale Koordinate aufgetragen. Der Radius des Filaments betragt in diesem Fall »
= 5,34 mm. Die Achsen sind also sehr stark verzerrt dargestellt. Auf der y-Achse ist die
Methanolkonzentration 0 % < xcmson < 22,4 % aufgetragen.

In radialer Richtung ist fur den Verlauf von Konzentration und Temperatur (siehe Abbildung 17)
fur alle berechneten Geometrien und Betriebspunkte nahezu kein Gradient zu beobachten. In
axialer Richtung befindet sich die Methanol-Konzentration schon nahe am Gleichgewicht.
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Abbildung 16: Verlauf des Methanolanteils [mol/mol] bei Randbedingungen: 230°C, 50 bar, Katalysatorschichtdicke: 0.6
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Abbildung 17: Temperaturverlauf der CK Simulation bei Randbedingungen: 230°C, 50 bar, Katalysatorschichtdicke
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Die validierte Slotboom-Kinetik in Chemkin wurde flr eine erste Auslegung und Optimierung der
Filamentgeometrie und der erforderlichen Katalysatorschichtdicke verwendet. Zu diesem Zweck
wurde die Katalysatorschichtdicke und der Filamentdurchmesser systematisch schrittweise
erhoht. Die Anzahl der Filamente wird rechnerisch so lange erhdht, bis am Ende des Reaktors
mindestens ein Methanolkonzentration von xcuson > 20 % erreicht ist.

Tabelle 14 zeigt alle Rechnungen. Je groBer die Anzahl der Filamente, desto kleiner die
Stromungsgeschwindigkeit, desto groBer die Verweilzeit, desto hoher die erreichte
Methanolkonzentration im Reaktor. In der letzten Spalte ist dargestellt, wie viele DN350 Module
(Druckrohrdurchmesser 350 mm) notwendig sind, um 100 1 CH30H/h zu produzieren (Tabelle 15
zeigt die in Chemkin verwendeten Parameter).

Angenommene Schichtdicke, [mm] | Anzahl Filamente | Innenkreisradius, [mm] Methanolanteil | Anzahlder Module

12000 11.00% 10
14000 13.00% 12
16000 14.00% 14
18000 15.23% 16
20000 16.20% 17
0.1 22000 363 17.23% 18
24000 18.05% 21
26000 18.76% 23
28000 - 24
30000 19.89% 26
32000 20.33% 28

8000 14.37% 8

10000 16.64% 10
0.2 12000 384 18.00% 12
14000 19.66% 14
16000 20.58% 16

4000 13.00% 5

6000 17.00% 7

02 8000 427 19.00% 10
10000 21.63% 12

4000 15.50% 5

0.4 6000 427 19.07% 7
8000 21.03% 10

4000 18.32% 6

0 6000 80 21.19% g
2000 14.00% 4

08 4000 534 20.54% 7
2000 15.00% 4

07 4000 534 21.28% 8

Tabelle 14: Studie zur Abhangigkeit der Reaktormodule (DN350) von der Schichtdicke in CK
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Konstante GroBen

Feed-Zusammensetzung
Hz 0.63
Co 02253952
Ccoz 013731
Hz0 000375043
Mz 1]
oz 1
CH30H 000275717
‘Warmedurchgangszahl, [Jm2-k 3130
Gravitationsbe=schleunigung, [m! 1]
Oiffuzsions-Madellierung Mizture-averaged Transport
Massenstrom, [kgl's] 0.0572114]
Variable GrofBien
Slatboom-Kinetik
K ataluzatorschichtdicke, [mm] A, [mollem™2"s] E_a, [cal]
0.1 CO2-Hudrierung, Hin 1.44573E+10
COz2-Hydrierung, Rick  4.49635E+14 T Fzz
FiWwW5ES, Hin 2. 16E45E+14
Ri'55, Riick 2. 73448E+16 4685, 4555
0.2 CO02-Hudrierung, Hin 2.831dEE+10
COZ-Hydrierung. Rack 59337 7E+14 G 1a. 3522
Riw53. Hin 4. 33230E+14
P55, Riick 5. 4B395E+16 4585, 4555
0.3 COZ2-Hydrierng, Hin 4. 337T13E+10
COz-Hydrierung, Rick 1.34306E+15 HETaIazz
F\W5ES, Hin B.43335E+14
Riw55, Riick 8. 2034 3E+16 4685, 45855
0.4 COZ2-Hydrierung, Hin 5. TE232E+10
CO2-Hydrierung, Riick 173875E+15 96T 3522
RiwE3, Hin 8.66580E+14
Riw'GS, Auck 1.03537IE+T 436E5.90680
0.5 CO2-Hudrierung. Hin T.22865E+10
COZ-Hydrierung. Riack  2.24544E+15 a5z
Riw53, Hin 1.08323E+15
P55, Riick 1.36724E+17 4555, 4555
0.6 COZ2-Hydrierng, Hin S.67d38E+10
COz-Hydrierung, Rick 2.63513E+15 HETaIazz
F\W5ES, Hin 1.29987E+15
Riw55, Riick 1.64063E+17 4685, 45855
0.7 COZ2-Hydrierung, Hin 101200E+T
CO2-Hydrierung, Riick 3 14TVE2E+15 96T 3522
RiwE3, Hin 1.51652E+15
Riw'GS, Auck 1. 91413E+17 436E5.90680

Tabelle 15: Chemkin-Parameter als Funktion der Katalysatorschichtdicke

Abbildung 18 bis Abbildung 20 zeigen ausgewahlte Simulationsergebnisse fur unterschiedliche
Schichtdicke, Filamentdurchmesser und Filamentanzahl.

Far diese Studie mit der Kinetik nach Slotboom ergibt sich eine optimale
Katalysatorschichtdicke von 0,6 mm bei einem Filamentdurchmesser von 10,68 mm. Die
bendtigte Anzahl der Filamente ist dann 4000 Filamente.

Dieses Ergebnis muss kritisch gepruft und validiert werden. Insbesondere ist im nachsten
Schritt zu prifen, ob die angenommenen Umsatze auch im LabormafBstab erreicht werden.
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Abbildung 18: Verlauf des Methanolanteils [mol/mol] bei Randbedingungen: 230°C, 50 bar, Katalysatorschichtdicke: 0.3
mm, Innenkreisradius: 4.27mm, 4000 Filamente
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Abbildung 19: Verlauf des Methanolanteils [mol/mol] bei Randbedingungen: 230°C, 50 bar, Katalysatorschichtdicke: 0.3
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Abbildung 20: Verlauf des Methanolanteils [mol/mol] bei Randbedingungen: 230°C, 50 bar, Katalysatorschichtdicke: 0.6
mm, Innenkreisradius: 5.34mm, 2000 Filamente

Die Modellierung der Kinetik in Ansys Chemkin erfolgte parallel zur Optimierung des
Prozessparameter im Gesamtmodell (APS). Fir den Gesamtprozess wurde abweichend, von der
ursprunglichen Annahme eines Betriebsdrucks von 50 bara, ein vorlaufig optimaler
Betriebsdruck von 40 bara festgestellt (vgl. Abschnitt 2.2.7). Nach der Detailkonstruktion der
Filamente sollen diese weiter mit Simulationen untersucht werden. Allerdings kann in Ansys
Chemkin die gewahlte Struktur (sechseckige Filamente) nicht abgebildet werden. Zudem wird
angestrebt, das Stromungsverhalten des Synthesegases in den Filamenten zu berucksichtigen.
Um sowohl die tatsachliche Geometrie als auch die Stromung zu analysieren wurden bereits
Simulationsmodelle in Ansys Fluent aufgesetzt. Allerdings liegen noch keine qualifizierten und
validierten Ergebnisse dazu vor. Parallel dazu wird der Simulationsansatz in Ansys Chemkin
zunachst weiter verfolgt und die Berechnungen entsprechend angepasst.
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2.2 Prozessentwicklung (AP1A)

In den in Abbildung 21 dargestellten vereinfachten VerfahrensflieBbild sind alle wesentlichen
Komponenten des Methanolsyntheseprozesses dargestellt. Ein detailliertes FlieBbild mit
Angaben zu verfahrenstechnischen KenngréBen im analysierten stationdren Betriebspunkt

(vorlaufig optimaler Betriebspunkt nach Abschnitt 2.2.7) ist in - A4 ProzessflieBbild

VO BZ) enthalten. Der Prozess ist dort fur eine Produktionsmenge von 80 kgprauw/h modelliert.
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Abbildung 21: Vereinfachtes verfahrenstechnisches FlieBbild (vgl. A2)

Der Prozess lasst sich in sechs Teilbereiche gliedern (von links nach rechts in Abbildung 21):

e Eduktgasaufbereitung

e Hochtemperatur-Co-Elektrolyse

e Verdichtung mit Wasserabscheidung
e Methanolreaktor

e Methanol-Abscheidung

e Synthesegasruckfuhrung

Die Eduktgase, Wasser H,O und Kohlenstoffdioxid CO,, mussen zur Umsetzung in der HT-Co-
Elektrolyse zunachst hinsichtlich des Drucks und der Temperatur konditioniert werden. Dies
erfolgt im Falle des Wassers mit der Speisewasserpumpe AOLACAP001 und dem Vorwarmer
AOLADACO001. In der Simulation wird zunachst davon ausgegangen, dass das Kohlenstoffdioxid
in verflussigter Form unter hohem Druck bei niedriger Temperatur vorliegt. Mit dem Drosselventil
AOMEMAAAO001 wird der Druck auf den Betriebsdruck (nahezu Atmospharendruck) der
Elektrolyse gesenkt und mit dem Warmeubertrager AOEMAACO001 vorgewarmt.

Nach der Mischung AOLKABBOO1 der Eduktgase mit den Recyclinggasen aus dem
Reaktorkreislauf und der Methanolabscheidung erfolgt die Umsetzung des Gasgemisches in der
Elektrolyse AOEQAAV001 zu Synthesegas. Dabei wird Sauerstoff abgetrennt (Strom S10_02).
Aufgrund hoher Temperaturen am Austritt der Elektrolyse AOEQAAVO001 (ca. 800°C) kann die
Abwarme des Sauerstoffstroms prozessintern verwendet werden (AOEQAACO001).
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Vor der ersten Verdichterstufe AOLKCANOO1 muss die Temperatur des Synthesegases (Strom
S9_SynGas) zunachst auf die zuldssige Eintrittstemperatur des Verdichters gesenkt werden
(Warmeubertrager AOLKEACO001). Durch die Verdichtung erhoht sich die Temperatur des
Synthesegases. Daher wird dieses vor der zweiten Verdichterstufe AOLKCANOO2 nochmals
gekuhlt (Warmeubertrager AOLKEACO002). Die Kuhlung erfolgt bis unter die Taupunkttemperatur
des im Synthesegas enthaltenen Wassers. Die Kondensatabscheidung AOLLABBO00O1 (Strom
S14_H20) hat wesentlichen Einfluss auf den spateren Wassergehalt im Produkt. In der zweiten
Verdichterstufe AOLKCANO002 wird das entfeuchtete Synthesegas auf den Betriebsdruck des
Reaktors AOEQBAV001 gehoben (Strom S14).

Im Reaktor AOEQBAV001 kann das Synthesegas nicht vollstandig zu Methanol umgesetzt
werden (ca. 20 mol% Methanolanteil am Austritt des Reaktors), sodass Teile des Synthesegases
nach der Methanolabscheidung AOLLABB002 zuruckgefihrt werden mussen (Strom S23). Ein
Teil des Synthesegases von der Methanolabscheidung AOLLABBO2 (Strom S15) wird daher am
Reaktoreintritt mit dem Synthesegas aus der zweiten Verdichterstufe AOLKCANOO2 gemischt
(Kreisgasstrom S15).

Der Kuhler AOLKEACO003 bewirkt eine Temperaturabsenkung des mit Methanol angereicherten
Synthesegases (Strom S17) unter den Taupunkt des Methanols. Das im Hochdruckabscheider
AOLLABBO002 kondensierte Methanol enthalt ca. 5% gelostes CO, (Strom S19). Mit dem
Drosselventil AOLLAAAOO1 wird der unter Reaktordruck stehende Produktstrom S19 auf Druck
des Lagerbehalters entspannt (Strom S20). Nach der Drosslung geht ein groBer Teil des gelosten
CO:; in die Gasphase uber (,Entgasung®). Im Niederdruckabscheider (AOLLABBOO03) wird das
Zweiphasengemisch getrennt, sodass im Endprodukt (Strom S21) ein CO,-Anteil < 1 % enthalten
ist.

Aufgrund des hohen CO,-Anteils (>80%) des abgetrennten Gases aus dem
Niederdruckabscheider AOLLABBO03 ist eine Ruckfihrung zum Eintritt der Elektrolyse
(AOLKABBO0O01; Recycling-Strom S6) moglich. Das im Hochdruckabscheider AOLLABB002
abgetrennte Synthesegas dagegen wird, wie oben beschrieben, nach einer Zwischenverdichtung
(AOEQBAV001) zum Ausgleich von Druckverlusten, zum Eintritt des Reaktors geleitet. Hier muss
allerdings ein Teil des Kreisgases (Strom S23) entnommen werden, um eine UbermaBige CO,-
Anreicherung im Eintrittsgas des Reaktors (Strom S16) zu vermeiden. Der Recyclinggasstrom S5
wird mit dem Ventil AOLLAAOO2 vom Reaktordruck auf den Betriebsdruck der Elektrolyse
AOEQAAV001gedrosselt und mit dem Warmeubertrager AOLKEACO004 vorgewarmt.

In der hier beschriebenen Prozessmodellierung aus - A4 ProzessflieBbild VOBZ) ist

die geplante Integration der Warmestrome nicht umgesetzt. Das beschriebene Modell erlaubt
allerdings die Identifikation der Betriebsparameter mit dem groBten Einfluss auf die
Leistungsfahigkeit des Prozesses. Im Rahmen der Modellierungsgenauigkeit kann daher ein
optimaler Satz an Betriebsparametern bestimmt werden. Die Implementierung der
Warmestrome erhoht die Komplexitat der Simulation erheblich. Ein erster Modellierungsansatz
hat die grundsatzliche Umsetzbarkeit der Warmeintegration gezeigt. In Phase 2 wird die
Warmeintegration im Detail bearbeitet.

Die Modelle zur Bestimmung der Stoffdaten werden aus den Datenbanken von Aveva Process
Simulation (APS) entnommen. Fur die thermische Zustandsgleichung werden die Gleichungen
nach Soave-Redlich-Kwong (SRK) mit Mischungsregeln und binaren
Wechselwirkungsparametern entsprechend der SIMSCI-Datenbank (APS) verwendet (siehe
(AVEVA, Process Simulation Thermodynamics Reference Guide Version 2024.1, 2024). Die
kalorischen Zustandsgleichungen werden der System-Standard Datenbank (APS) entnommen.
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In den nachfolgenden Abschnitten werden die Hauptkomponenten und Modellierungsansatze
noch detaillierter beschrieben.

2.2.1 Hochtemperatur-Co-Elektrolyse (AP2A)

In der HT-Co-Elektrolyse werden die Edukte Wasser (H.Og und Kohlenstoffdioxid (CO,)
gleichzeitig durch elektrischen Strom in ein Synthesegas umgesetzt. Dabei wird an der Kathode
aus Wasser (H.Og) und Kohlenstoffdioxid (CO;), Wasserstoff (H,) und Kohlenstoffmonoxid (CO)
erzeugt. An der Anode wird Sauerstoff (O,) abgeschieden.

Kathodenreaktion:
H,0 +2e~ > H, + 0%
CO, +2e~ - CO+ 0%
C0,+ H, & CO+ H,0
Anodenreaktion:
2077 - 0, + 4e”

Die O* -lonen wandern durch den Festoxid-Elektrolyten.

In Aveva Process Simulation (APS) steht kein vorgefertigtes Co-Elektrolyse-Modell zur Verfigung.
Daher wird diese mit einer Zusammenfuhrung der Edukt- und Recyclinggase, einem Reaktor mit
konstanten Umsatzraten (CNVR) und einer anschlieBenden Abtrennung (Abscheider) des
produzierten Sauerstoffs (O,) modelliert.

Co-Elektrolyse

Elektrolyse.T2 800C

M Elektrolyse.Duty  553.693kw A Ableitung
Elektrolyse X[CO2] 81% Sauerstoff
Elektrolyse X[H20] 80%

[ Elektrolyse.zout{H2] ~ 42.572%
[ Elektrolyse.zout[CO]  19.0808 %
[ Elektrolyse.zout[CO2] 3.98431%
[ Elektrolyse.zout[H20] 8.56536 %
[ Elektrolyse.zout{02]  25.6236 %

[ Elektrolysezin[CO2] 28.1945%
[ Elektrolyse.zout{CH40]  0.173998 %

Ableitung

[ Elektrolyse.zin[H20] 57.5811%
N @ N Synthesegas
4

S

O ssw 253.743kg/h
I s3F  0.00295271kmol/s

[ Abscheider.Split[s5).qutState.z[H2] 57.2385%

[ Abscheider.Split[s5].utStatez[CO]  25.6544 %
[ Abscheider Split[S5).JutState z[CO2] 535695 %
[ Abscheider.Split[S5].QutState.z[H20]  11.5162%

[ Abscheider.Split[S5).QutStatez[CH4O]  0.233942 %

Mischung Edukte + Umsetzungsreaktor
(CNVR)

Recycling-Gase Sauerstoffabscheidung

Abbildung 22: SOEC-Modell (vgl. - A4 ProzessflieBbild VOBZ)

Die Austrittstemperatur des Reaktors wird im Simulation-Modell auf einen bestimmten Wert

festgelegt (in - A4 ProzessflieBbild VO BZ) = 800°C). Der Betrieb der Elektrolyse erfolgt
bei nahezu Atmosphéarendruck (max. zuldssiger Betriebsuberdruck 50 mbarg nach Elcogen-
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Betriebsanleitung (elcogen, 2024)).
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Zur Abbildung der Stochometrie werden folgende globale Reaktionsgleichungen im
Umsetzungsreaktor (CNVR) hinterlegt:

Teilreaktion 1: 2H,0 — 2H,+ 0,

Teilreaktion 2 2C0, —>2C0+ 0,

Nach Informationen des Elektrolysehersteller IKTS (IKTS, 2025) werden bei der Hochtemperatur-
Co-Elektrolyse ca. 80% der einstromenden Eduktgase (H.Og und CO,) in Wasserstoff (H,) und
Kohlenstoffmonoxid (CO) umgesetzt (gultig fur einen definierten Betriebspunkt bei 800°C
Elektrolysetemperatur). Diese Umsatzrate wird in der Simulation stationarer Betriebspunkte als
konstant angenommen. Mit den Reaktionen im Umsetzungsreaktor und den Umsetzungsraten ist
die Zusammensetzung des Synthesegases am Reaktoraustritt definiert.

Zudem kann aus dem einstromenden Stoffstrom der Strom an O% - lonen durch den Elektrolyten
berechnet werden. Je umgesetzten CO,- bzw. H,O-Molekul stromt ein O% - lon von der Kathode
zur Anode. Fur jedes O% -lon missen nun zwei Elektronen mit Elementarladung tber den duBeren
Leiter flieBen. Daraus kann der Gesamtstrom an Elektronen ermittelt werden. Zur detaillierten
Berechnung der Leistungsaufnahme der SOEC sind Spannungs-Stromdichte-Kennlinien
notwendig, aus denen in Abhangigkeit von der Stromdichte und der Temperatur der
Elektrolysezelle die Zellspannung bestimmt werden kann. Die Stromdichte ergibt sich aus dem
Gesamtstrom und der Anzahl der Elektrolysezellen, die wiederum vom Gasvolumenstrom durch
eine Zelle abhangt. Sowohl die Spannungs-Stromdichte-Kennlinien als auch der
Gasvolumenstrom je Zelle sind konstruktions- und herstellerspezifische Angaben.

Durch die Verschaltung der Zellen (parallel, in Reihe) zu sogenannten Stacks kann das Verhaltnis
von elektrischem Strom zur Spannung beeinflusst werden. Die Leistungsaufnahme auf Stack-
Ebene (DC) ergibt sich aus dem Produkt von Strom und Spannung. Unter Berucksichtigung von
AC/DC-Wandlungsverlusten und zusatzlichen Verlustleistungen aus Peripheriegeraten erhalt man
die Gesamtleistungsaufnahme der HT-Co-Elektrolyse.

Derzeit sind die notwendigen Herstellerangaben nur zur reinen Wasser-Elektrolyse von Fa.
Elcogen (elcogen, 2024) verfluigbar. Zur HT-Co-Elektrolyse liegen diese Daten weder von IKTS noch
von Fa. Elcogen vor, allerdings sind diese bereits angefordert. Daher flieBt die oben beschriebene
Vorgehensweise zur Bestimmung der SOEC-Leistung noch nicht in die weiteren Berechnungen
ein.

Da die Leistung der HT-Co-Elektrolyse beispielsweise fur die Ermittlung des
Gesamtprozesswirkungsgrades notwendig ist, wird diese zunachst vereinfacht uber den unteren
Heizwert der Produkte am Austritt der Elektrolyse und einen Wirkungsgrad bestimmt (vgl.
Abschnitt 2.2.6) (Cinti, Baldinelli, Di Michele, & Desideri, 2016)

Cinti et al. (Cinti, Baldinelli, Di Michele, & Desideri, 2016) weisen in ihren Ausfihrungen auf die
maogliche Methanbildung in der SOEC bei nickelhaltigen Kathoden, durch die katalytische Wirkung
des Nickels, hin. Die Menge an produziertem Methan hangt dabei wesentlich von der
Betriebstemperatur der SOEC und der Konstruktion ab. Sowohl Methan als auch Inertgase (wie
z.B. Stickstoff aus der CO,-Quelle) sind in der derzeitigen Prozessmodellierung noch nicht
enthalten. Im Rahmen der Weiterentwicklung und Verfeinerung des Modells in Projektphase 2
konnen die moglichen Nebenprodukte (Methan) und Inertgase sowie deren Anreicherung im
Prozess genauer untersucht werden.
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Fur die HT-Co-Elektrolyse liegt bereits ein detaillierteres Modell in Anlehnung an die
Modellierungsvorschlage aus (Cinti, Baldinelli, Di Michele, & Desideri, 2016) und (Herz, Reichelt,
& Jahn, 2018) vor. Allerdings ist diese momentan noch nicht im Gesamtprozess implementiert.
Nach einer ersten Abschatzung wird ein Purgegas-Strom zur Reduzierung unerwunschter Gase im
Prozess notwendig sein.

Die weitere Detaillierung der Simulation hinsichtlich der Bildung von Nebenprodukten (Methan)
und der Leistungsaufnahme erfolgt in Abstimmung mit den Herstellern der Co-Elektrolyse.

Nach derzeitigem Stand der SOEC-Technik muss der abgeschiedene Sauerstoff an der Anode mit
Luft ausgeblasen werden (vgl. Elcogen: 100 — 500 NU/min pro Stack; ca. 10 kWe; (elcogen, 2024)
und (Reichelt, Adam, Nake, Herz, & Mengel, 2023)). Aus sicherheitstechnischen und technischen
Grunden ist es derzeit noch nicht moglich den gewonnenen Sauerstoff in Reinform zu nutzen.
Allerdings kann die mit Sauerstoff angereicherte Luft in unterschiedlichen technischen
Anwendungen, wie z.B. zur Unterstutzung aerober Prozesse in Klaranlagen, genutzt werden.

Im Rahmen der Prufung der Verfugbarkeit von HT-Co-Elektrolyseanlagen wurde mit folgenden
Firmen Kontakt zur Abstimmung technischer und kommerzieller Belange aufgenommen:

Fraunhofer IKTS

Fraunhofer Institute for Ceramic Technologies and Systems
Winterbergstr. 28

01277 Dresden

Deutschland

https://www.ikts.fraunhofer.de

Elcogen Oy
Niittyvillankuja 4
01510 Vantaa
Finland
https://elcogen.com

Grundsatzlich sind technische Losungen flr die HT-Co-Elektrolyse am Markt verfligbar.

2.2.2 Methanolsynthesereaktor (AP2A)

Der Methanolreaktor wird als ,,Plug Flow Reactor” (PFR; Pfropfenstromungsreaktor) modelliert.
Dieses Modell dient zur Beschreibung chemischer Reaktionen in kontinuierlich durchflossenen
Reaktoren mit zylindrischer Geometrie. Das PFR-Modell wird zur Vorhersage des Verhaltens
chemischer Reaktoren dieser Bauart verwendet, sodass wichtige Reaktorvariablen, wie die
Abmessungen des Reaktors, abgeschatzt werden kdnnen. Das Fluid, das durch einen PFR flieBt,
kann so modelliert werden, dass es als eine Reihe von unendlich dinnen, koharenten "Pfropfen"
mit jeweils einheitlicher Zusammensetzung durch den Reaktor stromt, wobei jeder Pfropfen eine
andere Zusammensetzung als die davor und danach liegenden hat. Die Grundannahme ist, dass
das Fluid beim Durchstromen eines Pfropfens durch einen PFR in radialer Richtung perfekt
vermischt ist, nicht aber in axialer Richtung (vorwéarts oder rickwarts) (Wikipedia, 2025).
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Das PFR-Modell wandelt die Zusammensetzung des eintretenden Feed-Stroms in die
Zusammensetzung des austretenden Produktstroms um, und dies auf Grundlage der
Reaktionsraten der Komponenten pro Volumen oder Katalysatormasse, ausgedruckt durch
stochiometrische Beziehungen und eine Formulierung fur die Reaktionskinetik (AVEVA, Process
Simulation Help, 2019).

Changing concentration

v

dx

Direction of
JAxial Flow

“—p

Next Volume Segment

Abbildung 23: Plug Flow Reactor Model (Wikipedia, 2025)

Wie in Abschnitt 2.1.6 dargestellt wurden in APS verschiedene Kinetikmodelle implementiert und
miteinander verglichen. Flur weitere Untersuchungen des Gesamtprozesses wird zur Abbildung
der Reaktionen das Kinetikmodell nach Bisotti ( (Bisotti, et al.,, 2022); vgl. Abschnitt 2.1.2)
verwendet. Dabei wird die Reaktorlange so gewahlt, dass das chemische Gleichgewicht erreicht
wird. Damit ist das Modell des Gesamtprozesses von der Wahl des Kinetikmodells an sich
unabhangig.

Vorgabe

zu Synthesegaskuhlung

]

N N (W

Vorgabe

L]

Vargabe
(Verdichterdruck)

<] ]

Vorgabe

]

Abbildung 24: Reaktormodellierung APS (vgl. = A4 ProzessflieRbild VOBZ)
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2.2.3 Weitere Maschinen und Apparate (AP2A)

2.2.3.1 Verdichter

Wie in Abschnitt 2.2 beschrieben, wird das Synthesegas nach dem Austritt aus der Elektrolyse
(ca. 1 bara) in zwei Stufen auf den Betriebsdruck des Reaktors (ca. 40 bara) verdichtet. Zwischen
den beiden Verdichterstufen wird das Synthesegas gekihlt und das darin enthaltene Wasser
weitgehend auskondensiert.

1 Verdichterstufe Zwischenkihlung Wasserabscheidung 2 Verdichterstufe

Abbildung 25: Modell Verdichtung (- A4 ProzessflieRbild VOBZ)

Die elektrischen Anschlussleistungen von Pumpen und Verdichtern werden Uber deren
Verdichtungsverhaltnis, isentropen Wirkungsgrad sowie den Wirkungsgraden der elektrischen
Maschinen mit Leistungselektronik berechnet.

Motor-

wirkungsgrad

IE1/ IE2 nach Pumpen-/

IEC 60034-2- Verdichter-

lundIEC Kupplungs- | wirkungsgrad | elektrische

60034-30-1 wirkungsgrad | (Isentrop) Motorleistung | Verdichtungs-
Bezeichnung KKS Motor (APS) | [%] Kupplung (APS) | [%] [%] Petverk [KW] verhaltnis [-]
Speisewasserpumpe AOLACAP001 | M4 50 | SH4 98 70 0,11 -
Synthesegasverdichter 1 | AOLKCANOO1 | M1 90 | SH1 98 75 33,1 6,32
Synthesegasverdichter 2 | AOLKCAN002 | M2 90 | SH2 98 75 24,9 6,53
Kreislaufverdichter AOEQBAV001 | M3 50 | SH3 98 75 0,26 1,02

Tabelle 16: Randbedingungen Verdichtung

Die Wirkungsgrade werden dabei unabhéangig vom Betriebspunkt als konstant angenommen.
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Aufgrund sehr geringer Druckverluste im Kreislaufstrom S15 und der daraus resultierender
geringen Leistung des Kreislaufverdichters AOEQBAV001 soll hierzu noch eine Alternative
(Injektoren) untersucht werden.

Nach Aussage des Verdichterherstellers (vgl. Kontaktdaten unten) spiegelt die derzeitige
Modellierung  der  Verdichterstation die  technischen  Anforderungen an eine
Synthesegasverdichtung mit hohem Wasserstoffanteil noch nicht ausreichend wieder. Zum einen
ist der Wasseranteil sowie die Temperatur des Synthesegases am Eintritt der ersten Stufe zu
hoch. Zum anderen darf die Temperatur des Synthesegases bei der Verdichtung nicht tber 200°C
ansteigen (derzeit ca. 420°C). Diesen Sachverhalten wird in der weiteren Prozessentwicklung
Rechnung getragen. Die Details zur Verdichtung insbesondere hinsichtlich der Ausflhrung
(Kolbenverdichter), des schmiermittelfreien Betriebs (Vermeidung von Schmiermitteleintrag in
den Prozess), der Kiuihlung (direkte Kihlung der Kolben) und ggf. notwendigem Explosionsschutz
sind momentan mit einem Verdichterhersteller in Abstimmung.

Verdichterhersteller:

J.P. Sauer & Sohn Maschinenbau GmbH
Brauner Berg 15

24159 Kiel

Deutschland
https://www.sauercompressors.com

2.2.3.2 Warmeubertrager

Die Zu- und Abfuhr von Warme im Gesamtprozess nach - A4 ProzessflieBbild VOBZ)
wird mit Heizern und Kuhlern modelliert. Diesen wird die zu erzielende Austrittstemperatur des
betreffenden Massenstroms und der Druckverlust vorgegeben. Mithilfe einer Leistungsbilanz
berechnet das Simulationsmodell die zu- bzw. abzufihrende Warmeleistungen.

[ Synthesegaskdhler 2.Ti A417.627C ———f® ausrrozessvecine:
[] Synthesegaskiihler_2.To 30C ——f—> voraee
Eintritt Austrit

q Synthesegaskihler_2

[] Synthesegaskihler_2.W 136.56 kg/h ———» au: Frozess verscner
B Synthesegaskiihler 2.Duty -49.6653 kW ——f— coro-eeee

Synthesegaskiihler_2.DP 0.2 bar ———» vosbe

Abbildung 26: Modell Warmeubertrager (vgl. = A4 ProzessflieRbild VOBZ)
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Auf diesem vereinfachten Modell basiert das in Abschnitt 2.2.5 beschriebene Verfahren zur
Warmeintegration, die in Abschnitt 2.2.6 dargestellt Berechnung des Gesamtwirkungsgrades
sowie die Ermittlung des vorlaufig optimalen Betriebszustands (VOBZ; vgl. Abschnitt 2.2.7) mit
zugehoriger Sensitivitatsanalyse (vgl. Abschnitt 2.2.8). Im weiteren Projektverlauf sollen diese
Warmeubertrager noch zu einem Warmeubertragernetzwerk miteinander verschalten werden (vgl.
Abschnitt 2.2.5).

Far die in diesen Prozess notwendigen Warmeubertrager steht eine Vielzahl an technischen
Losungen am Markt zur Verfugung. Ein Hersteller, der auch WarmeUlbertrager im
Hochtemperaturbereich (bis ca. 800°C) anbietet ist nachfolgend aufgefiihrt.

Warmeubertragerhersteller:

Alfa Laval Mid Europe GmbH
Uberseeallee 10

20457 Hamburg

Alfa Laval Mid Europe | Alfa Laval

2.2.3.3 Kuhlung

Zur Kondensation von Wasser aus dem Synthesegas und dem Produkt (Methanol) muss flr den
Prozess eine Kiihlung mit moéglichst niedriger und konstanter Temperatur bereitgestellt werden. In
der hier beschriebenen Modellierung wird von einer erreichbaren Kuhlendtemperatur von 30°C
ausgegangen. Diese lasst sich beispielsweise mit Hilfe von Nasskuhltirmen erreichen (vgl.
Herstellerangaben Fa. EWK; (EWK Kuhlturm, 2025)). Der Einsatz von Kuhltirmen bietet den Vorteil
der Standortunabhangigkeit.

Kihlturmhersteller:

EWK Kuhlturm GmbH
LindhorststraBBe 1

48607 Ochtrup
https://ewk-kuehlturm.de

Stehen an einem spezifischen Standort andere Warmesenken zur Verfligung, kénnen diese
genutzt werden, um die Effizienz zu steigern. Dabei ist auf eine mdglichst konstante Kuhlleistung
bei konstanter Kuhltemperatur zu achten. Die bestmodgliche Nutzung der Abwarmeleistung
besteht voraussichtlich in der Zufuhrung in landwirtschaftliche Prozesse, wie die Beheizung von
Fermentern in Biogasanlagen, als Warmequelle far Warmepumpenanlagen (z.B. auch
Kaltwarmenetze) oder in Niedertemperatur-Warmenetzen.

Grundsatzlich sind alle notwendigen Hauptkomponenten nach derzeitigem Erkenntnisstand am
Markt verflgbar.
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2.2.4 Stoffintegration (AP1A)

Wie in Abschnitt 2.2 bereits kurz erlautert werden nicht umgesetzte Stoffstrome aus dem Reaktor
(S23 = S5 + S15) und abgetrennte Stoffstrome aus der Produktaufbereitung (S6) in Kreislauf- bzw.
Recycling-Stromen laufend in den Prozess reintegriert, um die Effizienz des Prozesses zu steigern.
Fur die nachfolgenden Erlauterungen werden die Kreislauf- und Recyclingstrome wie folgt
benannt (vgl. Abbildung 27, Abbildung 28; A2 ; - A4 ProzessflieBbild VOBZ):

Strom APS
Benennung (vereinfachtes Beschreibung
FlieBbild)

Rackfuhrung des nicht umgesetzten Synthesegases
Synthesekreis S23 von der Hochdruckabscheidung des Methanols;
wird in die Stoffstrome S5 und S15 aufgeteilt

Rackfuhrung eines Teils des CO2-reichen
Tailgas-Ruckfuhrung S5 Synthesegases von der Hochdruckabscheidung des
Methanols zum Eintritt der Elektrolyse

Ruackfiihrung von nicht umgesetztem Synthesegas

Kreislaufstrom S15 . L.
vom Reaktoraustritt zum Reaktoreintritt

Ruackfiihrung des CO,-reichen Gases aus der
Niederdruck-CO,-Ruckflihrung S6 Niederdruckabscheidung des Methanols zum
Eintritt der Elektrolyse

Tabelle 17: Kreislauf- und Recycling-Strome

Tallgas-Ruckfuhrung S5 Drosselventil (Drucksenkung von Reaktordruck

40 bara auf SOEC-Eingangsdruck ca. 1 bara)

LI Drosseiventil 291 193k
B Orcsscveni 362 o /
[0 Drossebeensil 30y 005TI203Ky Aufteilung
zu SOEC Synthesegasstrom in
ADLKEACOD ADLLAAADD2 Kreisgasstrom und

suw ozmem [ ﬂﬁ Tailgasstrom (CO2-Gehalt
< ca. 23 mol%)

4

W Renigungsgaserhitzer 1.0ty oIk

Feedgas S14 von .
Verdichtung (CO2- 1. Abscheiderstufe
Anteil ca. 6 mol%)

IMischung Feedgas/ Kreisgas
(C0O2-Gehalt nach Mischung
ca. 13 mol%)

Produkt (Methanol) zur
2. Abscheiderstufe

Abbildung 27: Modell Tailgas-Riickfiihrung (vgl. - A4 ProzessflieRbild VOBZ)
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Bereitstellung Produkt
Drosselventil Tl Methanclabucheiding 2] 374307E-4%

(Drucksenkung von 4 = al 22sm526 4%
Lagerbehalterdruck 1,5 | Metarobiachidng €07 QTII8%
bara auf SOEC- Niederdruck-CO2-Riickfiihrung 2. Produktabscheiderstufe AoLxEACO0S

Eingangsdruck ca. 1 S6 I Siethamcirtenn Sty 056038216
(CO2-Gehalt ca. 84%) I Methanclatscheidung iCHAO] 861473 %

Abbildung 28: Modell Niederdruck-CO2-Riickfiihrung (vgl. - A4 ProzessflieBbild VOBZ)

Die nachfolgend angegebenen Zahlenwerte beziehen sich auf das detaillierte Modell in - A4

ProzessflieBbild VOBZ; vorlaufig optimaler Betriebspunkt nach Abschnitt 2.2.7).

Mit den in der Simulation verwendeten Kinetikmodellen (vgl. Abschnitt 2.1.2 und 2.1.7) zeigt sich
im stationaren Betriebszustand eine Anreicherung von Kohlenstoffdioxid CO, im Synthesekreis
S23. Um einen ausreichend hohen Anteil an Wasserstoff H, und Kohlenstoffmonoxid CO am
Eintritt des Reaktors AOEQBAV001 fir die Methanolsynthese zu gewahrleisten, wird ein Teil des
Gases aus dem Synthesekreis S23 Uber die Tailgas-Ruckfuihrung S5 zum Eintritt der Elektrolyse
AOEQAAV001 zurluickgeleitet. Dazu wird nach der ersten Produktabscheiderstufe AOLLABB002 der
Synthesekreis S23 in den Kreislaufstrom S5 und den Tailgasstrom S15 aufgeteilt. Dies kann
aufgrund des Druckgefalles zwischen dem Reaktorkreislauf und der Hochtemperaturelektrolyse
Uber ein Drosselventil (AOLLAAA002) erfolgen. Zur Regelung muss der Massenstrom des
Tailgasstroms S15 erfasst werden. Neben CO; (ca. 23 mol%) sind im Gas des Synthesekreises S23
H, (ca. 61 mol%), CO (ca. 15 mol%) und Methanol (ca. 1 mol%) enthalten. Anteile von 10 -40%
Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid im Gesamt-Eduktgasstrom der Elektrolyse sind gemaB den
Angaben der Fa. Elcogen (elcogen, 2024) erwunscht, um an der Kathode eine reduzierende
Atmosphare zu schaffen. Dies erhoht die Standzeit der Elektrolyse-Stacks. Die Auswirkungen
geringer Mengen Methanol im Eduktgas der Elektrolyse wird derzeit mit den Herstellern der
Elektrolyse noch abgestimmt. Der Anteil des nicht zur Elektrolyse zuruckgefuhrten Synthesegases
(Kreislaufsstrom S15) wird, zum Ausgleich von Druckverlusten, mit dem Kreislaufverdichter
AOEQBAVO001 auf den Eingangsdruck des Reaktors verdichtet, um dem Feedgasstrom S14
beigemischt zu werden.

Die Aufteilung des Stroms durch den Synthesekreis S23 in die Teilstrome der Tailgas-Ruckfuhrung
S5 und des Kreislaufstroms S15 hat maBgeblichen Einfluss auf die Produktqualitat bzw. den
Wassergehalt im Produkt. Mit hoherem Tailgas-Anteil verringert sich der Wassergehalt und der
Massenstrom im Synthesekreis S23 sinkt. Allerdings steigen dabei auch die Massenstrome durch
die Elektrolyse AOEQAAV001 und die Verdichterstation (AOLKEAC001 und AOLKCANO002). Die
Elektrolyse AOEQAAV001 und die Verdichter (AOLKEACO001 und AOLKCANO02) mussen
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entsprechend groBer dimensioniert werden.
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Speziell die Verdichter bendtigen dann auch hohere Anschlussleistungen. Bei einer Erhdhung des
Anteils der Tailgas-Ruckfihrung S5 von 25% auf 100% steigen die Massenstrome durch die
Elektrolyse AOEQAAV001 um ca. 22% und durch die Verdichter AOLKEAC001 und AOLKCANO0O02
um ca. 39 % bzw. 47%. Die Verdichterleistung steigt entsprechend. Der Kreislaufstrom S15 ist
dabei gleich Null. Am Eintritt der Elektrolyse AOEQAAVO001 steigt die CO-Konzentration um ca. 10
mol% und die H,-Konzentration um ca. 14 mol% an. Der Wassergehalt im Produkt sinkt von 3,1
mol% auf 0,5 mol%. Der Wirkungsgrad reduziert sich um ca. 2,5%. Hier gilt es ein ausgewogenes
Verhaltnis von Wirkungsgrad (Wirtschaftlichkeit) zur Produktqualitat zu finden.

Anderung | Anderung
Beschreibung Wert | Wert |absolut | prozentual
Tailgas-Anteil in % 25| 100 75
Massenstrom Elektrolyse in kg/h 253,7(309,5 55,8 22,0%
Massestrom Verdichter 1 in kg/h 136,6190,0 53,5 39,1%
Massestrom Verdichter 2 in kg/h 115,2]168,9 53,7 46,6%
Leistung Verdichter 1 in kW 33,1 46,7 13,5 40,7%
Leistung Verdichter 2 in kW 24,9( 36,3 11,4 45,8%
CO-Konzentration Elektrolyse-Eintritt in % 2,8 12,1 9,3
H2-Konzentration Elektrolyse-Eintrittin % | 11,2| 25,3 14,1
Wassergehalt im Produkt in % 3,1 0,5 -2,6
Gesamtprozesswirkungsgrad in % 61,1 58,7 -2,4

Tabelle 18: Vergleich Prozessdaten bei unterschiedlichen Tailgas-Anteilen

Aufgrund der hohen Druckdifferenz am Drosselventil AOLLAAAOO2 der Tailgas-Ruckfuhrung S5
konnte bei groBer dimensionierten Anlagen ein Expander mit Generator eingesetzt werden, um
einen Teil der Verdichterleistung zurickzugewinnen.

Bei Entspannung des Produkts aus der ersten Abscheiderstufe AOLLABB002 mit dem
Drosselventil AOLLAAAOO1 (vgl. Abbildung 28) entweicht das im Produkt geloste Gas
(insbesondere CO,). Dieses Gas sammelt sich in der zweiten Abscheiderstufe AOLABB003 und
wird Uber die Niederdruck-CO,-Ruckfuhrung S6 zum Eintritt der Elektrolyse AOEQAAV001 geleitet.
Nach derzeitiger Modellierung besteht ein Druckgefalle zwischen der zweiten
Produktabscheidung AOLABB003 und der Elektrolyse AOEQAAV001. Daher erfolgt die Riickfihrung
uber ein Drosselventil. Die Ableitung kann beispielsweise Uber eine Fullstandsmessung in
AOLABBO03 geregelt werden. Das Recycling-Gas der Niederdruck-CO,-Ruckfihrung enthalt
neben CO; (ca. 84 mol%) auch einen Methanolanteil von ca. 10 mol% und geringe Mengen an H,
(ca. 4 mol%) und CO (ca. 2 mol%). Die Auswirkungen der Ruckfuhrung dieser Stoffe entsprechen
denen des Synthesekreises.
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2.2.5 Thermomanagement Gesamtsystem (AP2D)

Die vorlaufige Analyse des Thermomanagements des Gesamtsystems (Warmeintegration)
erfolgte nach VDI-Warmeatlas mit der Pinch-Methode. Die Betriebsparameter des Reaktors
wurden dabei so gewahlt, dass diese im Gultigkeitsbereich der thermischen und kalorischen
Zustandsgleichungen sowie im validierten Bereich der Kinetikmodelle liegen. Der nachfolgende
Parametersatz wird als Referenzbetriebszustand (RBZ) bezeichnet. Dieser unterscheidet sich vom

in - A4 ProzessflieBbild VOBZ) dargestellten vorlaufig optimalen Betriebszustand

(VOBZ; vgl. Abschnitt 2.2.7). Die nachfolgenden Berechnungen zur Warmeintegration erfolgten vor
der Optimierung des Betriebspunktes. Die Berechnungen werden nach Detaillierung des
Simulationsmodells nochmal  uUberarbeitet. Die  Abweichungen hinsichtlich  der
Reaktortemperatur und des Anteils der Tailgas-Ruckfuhrungen stellen die generelle
Funktionsfahigkeit der Warmeintegration nicht infrage. Der grundsatzliche Aufbau des Prozesses
blieb unverandert.

Parameter APS-Bezeichnung Wert | Einheit | Bemerkung
Kinetikmodell Bisotti et al. 2021 (Bisotti F. F., 2021)
Reaktortemperatur Methanolreaktor.T2 210 | °C
Reaktordruck S16.P 40 | bara

Zusammensetzung vergleichbar mit Bio-
H2-Anteil vor Reaktor $16.z[H2] 63| % Syngas Bisotti et al. 2021 (Bisotti F. F., 2021)
Tailgas-Ruckfiihrung S5 Aufteilung_Reinigungsgas.OutRatio[S26] 12| %
Synthesegaskihler 3 Austritts-
temperatur AOLKEAC003 Synthesegaskihler_3.To 30| °C mit Nasskuihlturm bei ca. 5K Pinch moglich
Reaktorlange Methanolreaktor.L 8000 | mm
Produktmassenstrom Methanolabscheidung. W 80 | kg/h

Tabelle 19: Betriebsdaten im RBZ

Das Ziel der Warmeintegration ist es, ein Warmeubertragernetzwerk zu entwerfen, das die im
Prozess enthaltenen Warmequellen nutzt, um die Warmesenken des Prozesses zu bedienen. Das
Prozessmodell enthalt folgende Warmequellen (Kihler) und Warmesenken (Heizer):

Warmequellen Warmesenken

Synthesegaskihler 1 | AOLKEAC001 | Edukt-Verdampfer H20 | AOLADAC001

Synthesegaskiihler 2 | AOLKEAC002 | Edukt-Verdampfer CO2 | AOEMAAC001

Methanolreaktor AOEQBAVO001 | Reinigungsgaserhitzer 1 | AOLKEAC004

Synthesegaskiihler 3 | AOLKEAC003 | Reinigungsgaserhitzer 2 | AOLKEAC005

Methanolerhitzer AOLKEAC006
Tabelle 20: Warmequellen/-senken

Die beiden Erhitzer AOLKEACO0O05 (Reinigungsgaserhitzer 2) und AOLKEACO006 (Menthanolerhitzer)

sind im vereinfachten VerfahrensflieBbild (vgl. A2 ) nicht dargestellt, da diese im Verhaltnis zu

den weiteren Warmeubertragern nur sehr geringe Leistungen aufweisen. Im weiteren
Projektverlauf wird untersucht, ob diese Leistungen wirtschaftlich nutzbar sind.
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Der Warmeubertrager der Sauerstoffkihlung AOEQAACO01 geht derzeit noch nicht in die
Warmebilanz mit ein. GemaB den Angaben der Elektrolysehersteller muss der Sauerstoff der
Anode mit Luft ausgeblasen werden, um einen ausreichenden Konzentrationsunterschied der
Sauerstoffionen von der Kathode zur Anode zum Transport der lonen durch den Elektrolyten zu
gewahrleisten. In einer detaillierten Modellierung (APS) der Elektrolyse wird die Warmeleistung
des Sauerstoffstroms zur Vorwarmung des Luftstroms genutzt. Diese Modell ist derzeit noch nicht
im Modell des Gesamtprozesses implementiert. Dies erfoglt im weiteren Projektverlauf.

Zur Entwicklung des Warmeubertragernetzwerkes nach der Pinch-Methode werden zunéchst die
heiBen Strome (Warmequellen; negative Vorzeichen) und kalten Strome (Warmesenken; positive
Vorzeichen) aus der Prozesssimulation entnommen.

Eintritts- | Austritts- | Massen-
tempera- | tempera- | strom
heiR/ | tur Tin tur Tout M Leist-
Strom | Bauteil KKS kalt | [°C] [°C] [kg/h] ung [kW] | Bemerkung

Tabelle 21: Temperturen/ Leistungen der heiBen/ kalten Strome im RBZ

Bei Stromen mit Phasenlbergang muss die Temperatur, bei der die Kondensation bzw. die
Verdampfung beginnt sowie die bis dahin Ubertragene Warmeleistung bestimmt werden.

Mittlere Warme-
Druck | Eintritts- Austritts- Massen- | spezifische kapazitats- | Leistung
Phasen- | p temperatur | temperatur | strom Warmekapazitat | strom Cp Q

Strom | Bauteil heiR/kalt | wechsel | [bara] | Tin [°C] Tout [°C] M [kg/s] | cp [k)/kg*K] in kW/K in kW

Tabelle 22: Aufteilung der Strome mit Phasenwechsel im RBZ

Die Strome konnen anschlieBend in Temperatur-Leistungs- bzw. Temperatur-Enthalpiestrom-
Diagrammen (T-Q-Diagrammen) dargestellt werden (vgl. Abbildung 29 und Abbildung 30). An
Stellen, an denen Phasenubergange beginnen oder enden, andern sich die Steigungen der
Kurven.
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Die Strome 2 und 3 werden zunéachst auf die Siedetemperatur des zu kondensierenden Mediums
ohne Phasenubergang gekuhlt. Da anschlieBend nur Teile der Stoffgemische (Wasser bzw.
Methanol) kondensieren ergibt sich kein ausgepragter isothermer Bereich im T—Q-Diagramm. Die
eigentlich nichtlinear verlaufende Kuhlung der Stoffgemische (sensible Warme gasformigen
Stoffe; latente Warme des kondensierenden Stoffes) werden in guter Naherung Uber eine Gerade
(linear) abgeschatzt.

Die Verdampfung des Edukts Wasser im Strom 7 soll unter isothermen Bedingungen vorwiegend
im Reaktor AOEQBAVO001 erfolgen. Dazu wird das Kuhl- bzw. Prozesswasser zunachst auf die
Betriebstemperatur des Reaktors (Annahme ca. 200°C im RBZ) vorgewarmt. Danach verdampft
das Wasser bei konstantem Sattigungsdruck (15,5 bara im RBZ). AnschlieBend wird der
Wasserdampf auf die Eintrittstemperatur der Elektrolyse Uberhitzt.

In allen weiteren Stromen wird nur sensible Warme Ubertragen. Daher zeigen sich die Leistungen
im T—Q—Diagramm als lineare Verlaufe.

900,0
800,0
700,0 —@— Strom 1 AOLKEAACO0'1
S 600,0 —&» Strom 3a AOLKEAC003
= Produktkihler bis Sattigung
= 500,0
£ —&» Strom 3b AOLKEAC003
’gg_ 400,0 Produktkiihler ab Sattigung
qEJ —@» Strom 2a AOLKEAC002
~ 300,0 Verdichterkiihler bis Sattigung
—@» Strom 2b AOLKEAC002
200,0 Verdichterkiihler ab Séttigung
100,0 —@— Strom 9 AOEQBAV001 Reaktor
0,0
0,0 50,0 100,0 150,0 200,0 250,0

Enthalpiestrom H in kW

Abbildung 29: T-Q-Diagramm der heilen Strome im RBZ

56



700

600 —@&» Strom 4 AOLKEAC006
Methanolerhitzer
500 —e» Strom 5 AOLKEAC004 Tailgas-
Erhitzer
S 400 .
c;: —@» Strom 6 AOLKEACOO05 Erhitzer
= CO2-Ruckfihrung
>
© 300 —e» Strom 8 AOEMAAC001 CO2-
8 Erhitzer
€
2 200 —@» Strom 7a AOLADACO001
Wasservorwarmung
100 —&» Strom 7b AOLADACO001 Wasser-
Verdampfung (Reaktor)
0 l —@» Strom 7c AOLADACO001
0 50 100 150 200 250 Wasseriberhitzung
-100

Enthalpiestrom H in kW
Abbildung 30: T-Q-Diagramm der kalten Stréme im RBZ

Aus den heiBen und kalten Stromen werden jeweils Summenkurven, die ,,Hot Composite Curve*
(HCC) und die ,Cold Composite Curve“ (CCC), berechnet. Diese konnen in einem
gemeinsamen T-Q-Diagramm dargestellt werden (vgl. Abbildung 31).

800

700
600
500
e
T 400
5
E —+ HCC
é —CCC
300
ko
(3]
200 é a
5 A
w
=:=J
‘E
100 / —
Pinch
o /
50 100 150 200 250
100 WUEL W E2 WUES wi E6 WiUE7 | wiEs wiiEe

-—

Enthalpiestrom H in kW
Abbildung 31: Hot Composite Curve (HCC) und Cold Composite Curve (CCC) im RBZ



Die HCC und CCC werden so horizontal zueinander verschoben, dass der Verlauf der HCC im
gesamten Verlauf Uber der CCC liegt. Der kleinste Abstand zwischen den Kurven (,,Pinch®)
bestimmt die notige Warmeubertragungsflache. Fur einen kleinen Pinch sind groBe Flachen
notwendig. In der Berechnung wird ein Pinch von 10 K angenommen. Nach derzeitigem
Entwicklungsstand des Reaktors wird dieser Pinch deutlich geringer sein, da
konstruktionsbedingt eine sehr groBe Warmeubertragungsflache zur Verfugung steht.

An jeder Steigungsanderung der Kurven, die kein Beginn oder Ende eines Phasenubergangs ist,
kommt ein Strom hinzu oder flieBt ab. In jedem Abschnitt zwischen zwei dieser
Steigungsanderungen ist ein mehrgangiger Warmeubertrager notwendig. Die vertikalen blauen
Linien in Abbildung 31 grenzen die Warmeubertrager voneinander ab. Der Pinch liegt gemaB
Abbildung 31 im Reaktor AOEQBAV001 (WU E6). Die Warmeibertrager wurden in einem

gesonderen APS-Modell (nicht in = A4 ProzessflieBbild VOBZ enthalten) integriert,
um die generelle Umsetzbarkeit des Warmeintegrations-Konzeptes zu prufen.

Die Anaylse der Warmestréme zeigt einen Uberschuss an Warmeleistung im Gesamtprozess. Im
RBZ steht der Summe der Warmequellen von ca. 212 kW eine Leistung der Warmesenken von
ca. 147 kW gegenuber. Im aktuellen Konzept muss Kuhlleistung zur Kondensation von Wasser
aus dem Synthesegas (AOLKEACO002) und Produkt aus dem Produktgasstrom (AOLKEACO0O03) (vgl.
WU E1 und WU E2 in Abbildung 31) zur Verfiigung gestellt werden. Diese Leistung soll von einem
Nasskuhlturm oder anderen externen Warmesenken bereitgestellt werden.

Die Bestimmung der notigen WarmeUbertrager Uber eine Warmekaskade bzw. die oben
dargestellten Summenkurven liefert ein komplexes Netzwerk von mehrgangigen
Warmeubertragern mit zum Teil geringen Leistungen. Dieses aus energetischer Sicht ,,optimale*
Netzwerk muss entflochten und vereinfacht werden.

Um zukulnftige iterative Optimierungen der Warmeintegration zu erleichtern, wurde ein Excel-
Tool erstellt, das es ermdglicht die erforderlichen Daten aus dem Simulationsprogramm (APS)
auszulesen und die HCC und CCC automatisch an die Simulationsergebnisse anzupassen.

2.2.6 Gesamtprozesswirkungsgrad (AP1A)

Der Gesamtprozesswirkungsgrad wird mit dem Quotienten aus erzeugter chemischer Leistung
im Produkt P; (bezogen auf den unteren Heizwert) und der eingesetzten elektrischen Leistung
Peiges definiert.
P
Nprozess;ges = P
el;ges

Die chemische Leistung des Produktstroms P; setzt sich aus den Leistungen der
Einzelkomponenten im Produktstrom P;; zusammen:

Pi = Zpi'j

Mit dem im Simulationsmodell (APS) ermittelten Gesamtstoffmengenstrom F, den Anteilen z; der
Stoffe im Produktstrom, den molaren Massen M; und den unteren Heizwerten H;; lassen sich die
Einzelleistungen P;; berechnen.
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Pij =F -z - M- Hy

Die gesamte elektrische Leistungsaufnahme des Prozesses Pegs wird aus der Summe aller
elektrischen Leistungen Peix ermittelt.
Per;ges = Z Pei;k

Derzeit flieBen die Leistungen der Verdichter Pewerges, des Nasskihlturms Peg;ges Und der HT-Co-
Elektrolyse (SOEC) Pe;soec in der Berechnung des Wirkungsgrades ein.

Die Gesamtleistung der Verdichter und Pumpen Peverges Setzt sich aus den Leistungen der
Speisewasserpumpe  (AOLACAPO001), der Synthesegasverdichter (AOLKCANOO1 und
AOLKCANO0O02) und des Kreislaufverdichters (AOEQBAV001) zusammen. Die Leistungsverluste
des Motors, der Kupplungen und Getriebe sowie der Verdichter und Pumpen werden mit
ublichen Wirkungsgraden (Literaturwerte) abgeschatzt.

Wie im Abschnitt 2.2.5 beschrieben, ergibt sich im stationdren Betrieb ein Uberschuss an
Warmeleistung Pqges, die abgefuhrt werden muss. Grundsatzlich ist der elektrische
Leistungsbedarf der Kuhlung wesentlich von der Konstruktion, dem Hersteller und dem
Aufstellort abhangig. Fir die Berechnung des Gesamtwirkungsgrades wird eine Kihlung mittels

Nasskihlturm angenommen. Die in - A4 ProzessflieBbild VOBZ) angesetzte

elektrische Leistungsaufnahme der Kuhlung Peggs entspricht den Angaben eines
Kuhlturmherstellers.

Wie in Abschnitt 2.2.1 angemerkt, wird die elektrische Leistungsaufnahme der HT-Co-

Elektrolyse (SOEC) Peisoec mit den unteren Heizwerten der Produkte und dem Wirkungsgrad nsoec

eines Herstellers (Sunfire, 2023) abgeschatzt.

_ PSyngas

Pei;s0ec = ———
NsoEc

Die chemische Leistung des Synthesegases Psyngs €rgibt sich aus der Summe der mit den

unteren Heizwerten H;; multiplizierten Produktmassenstrome m;.

PSyngas = Z(m] ’ Hi,j)

Die Produktmassenstrome m; erhalt man wiederum durch Multiplikation der molaren Massen M;
der Einzelspezies mit dem Gesamtstoffmengenstrom F und der Differenz der
Stoffmengenanteile am Ein- und Austritt der Elektrolyse zjaustritt UNd Zj:gintrite.

m; = M; - F * (Zj.austritt — Zjintritt)

Da die Elektrolyse ein endothermer Vorgang ist, kann der Wirkungsgrad msoec durch Zu- oder
Abfuhr von Warme maBgeblich beeinflusst werden. GemaR der Definition nach Cinit et al. (Cinti,
Baldinelli, Di Michele, & Desideri, 2016) liegt der Wirkungsgrad einer Co-Elektrolyse theoretisch
bei 100% wenn diese thermoneutral betrieben wird, d.h. von auBen sowie Warme zugefliihrt
wird, dass sich der gesamte elektrische Strom in chemische Energie umgesetzt. Daher ist eine
wesentliche Zielsetzung der Warmeintegration, die Optimierung des Elektrolysewirkungsgrades
(vgl. Abschnitt 2.2.5). Bei der Bestimmung des Wirkungsgrades msoec sind zusatzliche
Verlustleistungen aus  Peripheriegeraten  (z.B.  Leistungselektronik) und AC/DC-
Wandlungsverluste zu bertcksichtigen. Nach Angaben von IKTS liegt die Verlustleistung bei der
angestrebten Gesamtleistung von 520 kW nhemiscn bei ca. 60 kW flr Peripheriegerate.
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Dies entspricht ca. 11,5% der chemischen Leistung. Fir die AC/DC-Wandlung ist laut IKTS mit
einem Wirkungsgrad von ca. 95% zu rechnen. Unter der Annahme eines thermoneutralen
Betriebs der Elektrolyse ergibt sich damit ein Wirkungsgrad nsoec von ca. 84%. In der Berechnung
des Gesamtwirkungsgrades wird der etwas konservativere Wert der Fa. Sunfire (Sunfire, 2023)
von 82% angesetzt.

Zur Vergleichbarkeit mit Wirkungsgraden anderer Prozesse (z.B. Zhang et al. 2020 (Zhang &
Desideri, 2020)) wird der Leistungsbedarf der Wasseraufbereitung nicht bilanziert. Zu dieser
liegen noch keine gesicherten Werte vor. Nach einer unverbindlichen Auskunft der Fa. Eurowater
betragt die elektrische Leistungsaufnahme fiur die Aufbereitung von 100 kgprozesswasser/N ca. 50 kW.

Fur die in Aveva Process Simulation untersuchte Anlagenkonfiguration flir 80 kg€metano/h ist die

detaillierte Berechnung des Prozesswirkungsgrades (ca. 61%) in A5

Prozesswirkungsgrad) dargestellt. Fur die Betriebsparameter wurden die Werte des
nachfolgend beschriebenen vorlaufigen optimalen Betriebspunktes (VOBZ) verwendet.

2.2.7 Optimierung der Betriebsparameter (AP1C)

Zur Festlegung moglicher optimaler Betriebsparameter (Reaktortemperatur, -druck, -lange,
Wasserstoffanteil im Synthesegas und Tailgas-Ruckfuhrung) werden Parameterstudien
durchgefuhrt. Als Optimierungskriterien dienen die Minimierung des Wassergehalts im Produkt
(Produktqualitat; Strom S21) , der Massenstrome der Ruckfuihrungen (S5/S15) und des
Reaktoreintrittsmassenstroms (S16) mit dem Ziel die Verdichterleistung zu reduzieren sowie die
Maximierung des Prozessgesamtwirkungsgrads.

Optimierungskriterium APS-Bezeichnung | Optimierungsziel
Reaktor-Feed S16 Minimum
Kreislaufstrom S15 Minimum
Tailgas-Ruckfihrung S5 Minimum
Wassergehalt im Produktstrom | S21 Minimum
Gesamtprozesswirkungsgrad | eta_Prozess_ges |[Maximum

Tabelle 23: Optimierungskriterien

Ausgehend vom in Abschnitt 2.2.5 beschriebenen stationaren Referenzbetriebszustand (RBZ)
wurden die folgenden Parameter in insgesamt sechs Studien nacheinander untersucht. Dabei
wurde jeweils nur ein Parameter variiert (alle weiteren Parameter = konstant entsprechend RBZ).
Die Variation erfolgt dabei im Rahmen der Gultigkeit bzw. des validierten Bereichs des
kinetischen Modells nach Bisotti et al. (Bisotti F. F.,, 2021). Davon ausgenommen ist der
Wasserstoffanteil im Reaktor-Feedgas (Strom S16). Hier liegen keine Werte fur Feedgase mit
mehr als 63% Wasserstoffanteil vor. Die Ergebnisse sollen hier nur eine Tendenz wiedergeben.
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Studie

Nr. Beschreibung Min. Wert | Max. Wert | Kommentare

Gultigkeitsbereich

1 | Reaktortemperatur Methanolreaktor.T2 210 340 | Bisotti et. al - Kinetik
Gultigkeitsbereich

2 | Reaktordruck S16.P 40 80 | Bisotti et. al - Kinetik
Ab unter 62.5% nicht

3 | H2-Anteil am Reaktoreintritt S16.z[H2] 40 90 | mehrim validierten Bereich

4 | Ableitung Reinigungsgas Aufteilung_Reinigungsgas.OutRatio[S5] 5 30

45°C waren auch
mit Trockenkihlturm

5 | Synthesegaskunhler 3 Austrittstemperatur | Synthesegaskihler_3.To 30 45 | zu erreichen
6 | Reaktorlange Methanolreaktor.L 3000 15000
In Abhangigkeit von den
7 | Gleichgewichtslager im Reaktor - - - | Parametern aus Studie 1-5

Tabelle 24: Studien/ Variationsbereiche

Im Anhang (A6 Optimierung des Betriebszustands) sind die Ergebnisse der
Parameterstudien graphisch dargestellt. Die nachfolgenden Erlauterungen fassen die

Ergebnisse kurz zusammen. Der Verweis auf die Graphiken beziehen sich auf den A6

Optimierung des Betriebszustands).

Studie 1: Reaktortemperatur

Bei Temperaturen uber 220°C sinkt nach dem Modell von Bisotti et al. die Methanolproduktion
im Reaktor (Graphik TA). Bis zu Reaktortemperaturen von ca. 250°C hat dies auf den
Wassergehalt, die elektrische Leistungsaufnahme und den Wirkungsgrad nur geringen Einfluss.
Bei hoheren Temperaturen muss der sinkende Methanolanteil am Austritt des Reaktors durch
wesentlich groBere RuckfUuhrungsmassenstrome ausgeglichen werden, um die angestrebte
Produktion von 80 kg/h aufrechtzuerhalten. Der daraus resultierende Anstieg der
Verdichterleistung reduziert den Wirkungsgrad (Graphiken TB und TC). Nach dieser Analyse liegt
eine sinnvolle Wahl der Reaktortemperatur zwischen 210°C und 250°C.

Studie 2: Reaktordruck

Mit steigendem Druck erhoht sich der Methanolanteil am Austritt des Reaktors nahezu linear
(Graphik DA). Damit sinken die notwendigen Ruckfihrungsmassenstrome. Der Wassergehalt im
Produkt bleibt Uber dem gesamten untersuchten Druckbereich im Wesentlichen konstant
(Graphik DB). Der durch die geringeren Massenstrome sinkende Leistungsaufnahme bis ca. 50
bara wird ab diesem Druck von der notwendigen Leistung fur die Druckerhéhung
Uberkompensiert, sodass die Leistung danach insgesamt etwas steigt und der Wirkungsgrad
geringfugig abnimmt (Graphik DC). Bei geringerem Druck reduziert sich der apparative Aufwand
fur die Verdichtung des Synthesegases. Dagegen ist fur den gleichen Methanolumsatz ein
groBerer Reaktor notwendig.
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Studie 3: Wasserstoffanteil am Reaktoreintritt

Der Einfluss des Wasserstoffgehalts am Reaktoreintritt auf den Methanolgehalt am
Reaktoraustritt ist gering (Graphik HA). Mit steigendem Wasserstoffgehalt sind geringere
Ruckfuhrungsmassenstrome (S5/S15) und ein geringerer Feedgas-Massenstrom S16 notwendig,
um das Produktionsziel von 80 kg/h zu erreichen. Allerdings steigt der Wassergehalt im Produkt
dabei (S21) an. Damit sinkt die Produktqualitat (Graphik HB). Mit hoherem Wasserstoffanteil im
Feedgas (S16) verringert sich die Dichte. Daher bleiben die Verdichterleistungen in etwa
konstant. Allerdings sinkt die Leistungsaufnahme der Elektrolyse. Insgesamt ergibt sich bei
sinkender Leistungsaufnahme ein etwa konstanter Wirkungsgrad, da der hohere Wasseranteil
im Produkt den Heizwert reduziert (Graphik HC). Ein Wasseranteil < 5% im Produkt ist mit
Wasserstoffanteilen von < 62% im Feedgas (S16) zu erreichen.

Studie 4: Tailgas-Ruckfliihrung

Mit groBerem Tailgas-Ruckfuhrungsanteil (S5) zur Elektrolyse wird mehr CO, aus dem
Kreislaufstrom S15 entfernt. Dadurch steigt der CO-Gehalt am Reaktoreintritt. Somit stehen
mehr Reaktanten zur Methanolsynthese im Reaktor zur Verfugung. Dementsprechend steigt der
Methanolgehalt am Reaktoraustritt mit steigender Tailgas-Ruckfuhrung S5 (Graphik GA). Der
geringere CO,-Anteil am Reaktoreintritt hat zudem einen reduzierten Wassergehalt im Produkt
zur Folge. Ein groBerer Tailgas-Ruckfuhrungsanteil verringert den Kreislaufstrom S15 und den
Feedgas-Strom S16 (Graphik GB). Fur eine gleichbleibende Methanolproduktion muss der
Massenstrom durch die Verdichter ansteigen (S14). Dies erhoht die Verdichterleistung. Der
Wirkungsgrad verandert sich aufgrund der héheren Produktqualitat (geringerer Wassergehalt =
hoherer Heizwert) nicht proportional zur gesteigerten Leistungsaufnahme (Graphik GC). Eine
UbermaBige Steigerung der Tailgas-Ruckfuhrung fuhrt, wie in Abschnitt 2.2.4 erlautert,
insgesamt zur Reduktion des Gesamtwirkungsgrades aufgrund groBer Massenstrome durch die
Verdichter (bei Kreislaufstrom S5 = 0). Mit Tailgas-Ruckflihrungsanteile zwischen 20% und 30%
lassen sich Wassergehalte < 4% ohne EinbuBen im Wirkungsgrad erzielen.

Studie 5: Kiihlendtemperatur

Mit steigender Kuhlendtemperatur wird weniger Methanol aus dem Produktgasstrom des
Reaktors (S17) kondensiert. Fur eine konstante Produktion von 80 kg/h miissen daher die Feed-
und Ruckfuhrungsstrome (S16, S5 und S15) ansteigen. Bei einer hdhere Kihlendtemperatur wird
anteilig mehr Wasser aus dem Produktgasstrom S17 kondensiert. Damit erhoht sich der
Wassergehalt im Produktstrom S21 und die Produktqualitat sinkt (Graphik KB). GroBere Feed-
und Ruckfuhrungsmassenstrome (S16, S5 und S15) fuhren zu geringeren Methanolanteilen am
Reaktoraustritt (Graphik KA). Aufgrund groBerer Massenstrome steigt die notwendige
Verdichterleistung etwas an. Dies fuhrt neben der Reduzierung der Produktqualitat (verringerter
Heizwert durch hoheren Wassergehalt) zur Senkung des Wirkungsgrads. Grundsatzlich ist eine
moglichst geringe Kuhlendtemperatur anzustreben um Wirkungsgrad und Produktqualitat zu
steigern.
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Studie 6: Reaktorlédnge

Wie in Abschnitt 2.1.6 dargestellt, hdngt die Reaktionsgeschwindigkeit im Reaktor und damit die
notwendige Lange des Reaktors bis zum Erreichen des chemischen Gleichgewichts wesentlich
vom verwendeten Kinetikmodell ab. Die nachfolgenden Darstellungen gelten ausschlieBlich fur
das Kinetikmodell nach Bisotti et al. (Bisotti F. F., 2021).

Nach Graphik LB wird im RBZ das chemische Gleichgewicht bei Reaktorbetriebsparametern von
210°C und 40 bara bei der maximal untersuchten Lange des Reaktors von 15 m nicht erreicht
(der Methanolgehalt am Austritt steigt weiter an). Bei sehr kurzen Reaktoren wird der Bereich mit
hohen Umsatzraten nicht ausgeschopft. Daher sind groBe Feed- und
Ruckfihrungsmassenstrome zum Erreichen des Produktionsziels notwendig. Der Wassergehalt
im Produktstrom ist nahezu unabhangig von der Reaktorlange (vgl. Graphik LB). Aufgrund groBer
Feed- und Ruckfuhrungsmassenstrome ergeben sich bei kurzen Reaktoren hohe
Verdichterleistungen, die den Wirkungsgrad senken (vgl. Graphik LC).

Studie 7: Gleichgewichtslage im Reaktor

Studie 6 zeigt, dass die in Tabelle 24 festgelegten max. Gesamtreaktorlange fur die betrachteten
Reaktorparameter im RBZ nicht ausreichen, da das chemische Gleichgewicht nicht erreicht
wird. Damit ist die Reaktorldnge ein unzureichendes Kriterium zur Optimierung der
Prozessparameter. Eine optimale Nutzung des Reaktors wird vermutlich dann erreicht, wenn
sich am Reaktoraustritt nahezu das chemische Gleichgewicht einstellt. Eine Reaktorlange uber
die Lage des Gleichgewichts hinaus hat auf den Methanolgehalt am Reaktoreintritt keinen
Einfluss mehr und ein kurzerer nutzt die diese ggf. nicht vollstandig aus. Aus wirtschaftlicher
Sicht kann es sinnvoll sein eine Reaktorlange zu wahlen, bei der das chemische Gleichgewicht
nicht vollstandig erreicht wird (EinbuBe in der Methanolproduktion vs. Investition). Nachfolgend
werden groBere Reaktorlangen fur den RBZ (bis 25 m) und der Einfluss von Reaktordruck- und
temperatur sowie Anteil an Tailgas, Wasserstoffanteil im Feedgas und Kuhlendtempertur auf die
Lage des chemischen Gleichgewichts detaillierter untersucht, da diese Sachverhalte aus den

Graphikenin A6 Optimierung des Betriebszustands) nicnt ersichtlich sind.
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Abbildung 32: Gleichgewichtslage 210°C/ 40 bara (RBZ)
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Abbildung 33: Gleichgewichtslage 230°C/ 40 bara (RBZ)
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Reaktortemperatur 250°C
083 Reaktordruck 40 bara
Anteil Tailgas-Rickfuhrung 12%
Wasserstoffanteil Feed 63%

049

028

GGW nachca.2m

Methanolgehalt ca. 12,6%

U 56 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37 36 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50

Gesamtlange 25 m I

Abbildung 34: Gleichgewichtslage 250°C/ 40 bara (RBZ)

Aus den Abbildung 32, Abbildung 33 und Abbildung 34 ist ersichtlich, dass sich die
Gleichgewichtslage mit steigender Temperatur eher erreicht wird (bei 250°C bereits nach 2 m im
Vergleich zu 25 m bei 210°C). Allerdings sinkt mit steigender Temperatur auch der
Methanolgehalt im chemischen Gleichgewicht (von 22% bei 210°C auf 12,6% bei 250°C; vgl.
Graphik TA).
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Abbildung 35: Gleichgewichtslage 210°C/ 50 bara (RBZ)
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Reaktortemperatur 230°C
063 Reaktordruck 50 bara
Anteil Tailgas-Ruckfuhrung 12%
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Abbildung 36: Gleichgewichtslage 230°C/ 50 bara (RBZ)
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Abbildung 37: Gleichgewichtslage 250°C/ 50 bara (RBZ)

Ein hoherer Druck fuhrt zu héheren Methanolanteilen in der Gleichgewichtslage (3 -4 % von 40
bara auf 50 bara; vgl. auch Graphik DA). Die Gleichgewichtslage verringert sich mit steigendem
Druck dagegen nur wenig im Vergleich zum Temperatureinfluss (vgl. Abbildung 32 - Abbildung
37).
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Reaktortemperatur 210°C
056 Reaktordruck 40 bara
Anteil Tailgas-Ruckfithrung 20%
Wasserstoffanteil Feed 63%
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028 Methanolgehalt ca. 24.6%
021
014
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|
Abbildung 38: Tailgas-Riickfiihrung 20% (RBZ)
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205m
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Abbildung 39: Tailgas-Riickfiihrung 30% (RBZ)

Mit einer groBeren Tailgas-Ruckfuhrung wird das Gleichgewicht etwas fruher erreicht (nach 20,5
m statt 25 m bei einer Steigerung um 18%). Wesentlicher ist dabei aber die Steigerung des
Methanolgehalts am Reaktoraustritt. Dieser kann bei um einen 18% hdheren Tailgasanteil von
ca. 22% auf ca. 27,5 % erhoht werden.
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Reaktortemperatur 210°C
Reaktordruck 40 bara
Anteil Tailgas-Ruckfihrung 12%
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048 |

042 |

GGW nach ca. 25 m

Methanolgehalt ca. 23,7%

0.12

0.06

1 2 3 4 5 6 T & 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 18 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37T 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48 49 P

Number of Reactor-Element
Gesamtlange 25 m

Abbildung 40: Wasserstoffanteil Feedgas 50% (RBZ)
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Abbildung 41: Wasserstoffanteil Feedgas 70% (RBZ)

Der Wasserstoffanteil im Feedgas am Reaktoreintritt hat wesentlichen Einfluss auf die
Produktqualitat (siehe auch Graphik HB). Die Auswirkung auf die Gleichgewichtslage ist eher
gering. Bei hdheren Wasserstoffanteilen wird das Gleichgewicht etwas eher erreicht. Allerdings
verschlechtert sich die Produktqualitat deutlich (von ca. 6% auf ca. 9% Wassergehalt im Produkt
bei einer Steigerung des Wasserstoffanteils von 63% auf 70%).
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Reaktortemperatur 210°C
Reaktordruck 40 bara
Anteil Tailgas-Rickfihrung 12%
Wasserstoffanteil Feed 63%
Kihlendtemperatur 45°C statt 30°C
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Abbildung 42: Kiihlendtemperatur 45°C (RBZ)

Die Darstellungen zur Gleichgewichtslage legen nahe, dass sich Temperaturen >=230°C gunstig
auf die Investition des Reaktors aufgrund kurzer Bauldngen auswirken. Der Druck hat einen
verhaltnismaBig geringen Einfluss auf die Gleichgewichtslage, jedoch kann der Methanolgehalt
im Produktgas des Reaktor gesteigert werden. Hier werden voraussichtlich wirtschaftliche
Aspekte die Wahl des Betriebsdrucks bestimmen (ggf. erhdohter apparativer Aufwand fir die
Verdichtung). Eine groBe Tailgas-Ruckfuhrung wirkt sich positiv auf den Methanolgehalt am
Reaktoraustritt und die Produktqualitdt (Wassergehalt) aus, erhoht allerdings die zu
verdichtenden Massenstrome. Der Wasserstoffanteil im Feedgas des Reaktors und die
Kahlendtemperatur haben vorwiegend Einfluss auf die Produktqualitdt und beeinflusst die
Gleichgewichtslage eher im geringeren MaB. Der Wirkungsgrad ist Uber den gesamten
untersuchten Bereich stabil.

ca.
Wasser- Gleich- | Wasser-
stoffanteil ge- gehalt Gesamt-
Reaktor- Reaktor- | Tailgas- im Kihlend- wichts- | im prozess- Be-
temperatur | druck Ruckfuhrung | Feedgas temperatur | Methanol- | lage Produkt | wirkungsgrad triebs-
[°C] [bara] [%] [%] [°C] gehalt[%] | [m] [%] [%] Abbildung zustand
210 40 12 63 30 22 25 5,96 61,7 | Abbildung32 | RBZ
230 40 12 63 30 17 6 5,6 61,5 | Abbildung 33
250 40 12 63 30 12,6 2 5,7 61,2 | Abbildung 34
210 50 12 63 30 26 21,5 5,93 61,4 | Abbildung 35
230 50 12 63 30 21 4,5 5,7 61,3 | Abbildung 36
250 50 12 63 30 15,7 2 5,8 61| Abbildung 37
210 40 20 63 30 24,6 20,5 3,95 61,5 | Abbildung 38
210 40 30 63 30 27,5 20,5 2,7 61,3 | Abbildung 39
210 40 12 50 30 23,7 25 1,5 61,5 | Abbildung 40
210 40 12 70 30 19,4 20,5 9,23 61,8 | Abbildung 41
210 40 12 63 45 19,8 25 8,12 61,6 | Abbildung 42
230 40 25 63 30 20,1 4 3,1 61,1 | Abbildung43 | VOBZ

Tabelle 25: Zusammenfassung der Ergebnisse Studie 7
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Aus den Parameterstudien ergeben sich folgende Parameterbereiche

in denen der

Gesamtprozess aus technischer Sicht akzeptable Wirkungsgrade und Produktqualitaten
erwarten lassen:

Beschreibung Min. Wert | Max. Wert | Kommentare

Reaktortemperatur 230 250 | Studie 1 und 6; kleine Reaktorlédngen

Reaktordruck 40 50 | Studie 2 und 6; ggf. wirtschaftliche Aspekte (apparativer Aufwand)

H2-Anteil am Reaktoreintritt | - 63 | Studie 3; fur Wassergehalt < 5% im Produkt

Tailgas-Rickfuhrung 20 30 | Studie 4; fur Wassergehalt < 4% und guter Wirkungsgrad

Kuhlendtemperatur - 30 | Studie 5; Temperatur so gering wie moglich zur Steigerung der Produktqualitat

Tabelle 26: Optimale Prozessparameterbereiche

Im weiteren Projektverlauf werden die Prozessparameter in Bezug auf werkstofftechnische
Einsatzgrenzen und wirtschaftliche Belange weiter eingegrenzt.

Fur weitere Berechnungen wird ein vorlaufig optimaler Betriebszustand (VOBZ) wie folgt

definiert:
Parameter APS-Bezeichnung Wert Einheit
Kinetikmodell Bisotti et al. 2021
Reaktortemperatur Methanolreaktor.T2 230 | °C
Reaktordruck S13.P 40 | bara
H2-Anteil am Reaktoreintritt S13.2[H2] 63 | %
Ableitung Reinigungsgas Aufteilung_Reinigungsgas.OutRatio[S31] 25| %
Synthesegaskuhler 3 Austrittstemperatur | Synthesegaskuihler_3.To 30| °C
Reaktorlange Methanolreaktor.L 4000 | mm
Tabelle 27: Vorlaufig optimaler Betriebszustand (VOBZ)
" Reaktortemperatur 230°C

GGW nachca. 4m

Methanolgehalt ca. 20,1%

Reaktordruck 40 bara
Anteil Tailgas-Rackfuhrung 25%
Wasserstoffanteil Feed 63%

G790 1 1213 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 % 21 28 29 30 31 32 33 34 385 36 37

Gesamtlange 25 m

339 4D 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50

Abbildung 43: Gleichgewichtslage im vorldufig optimalen Betriebszustand (VOBZ)
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Far den vorlaufig optimalen Betriebszustand ergeben sich folgende prozessspezifische
Kennwerte der Erzeugung und der Bedarfe:

Beschreibung Wert | Einheit Bemerkung

Wasserbedarf 1,378 | kgh2o/kgprodukt Produkt mit 3,1% Wasseranteil
CO2-Bedarf 1,353 | kgco2/kgprodukt Produkt mit 3,1% Wasseranteil
Wasserstoffbedarf 0,1234 | kgha2/Kgprodukt Produkt mit 3,1% Wasseranteil
Wasserstoffbedarf 0,1283 | kgh2/Kgmethanol Reines Methanol
Sauerstoffabscheidung 1,465 | kgoz2/kgprodukt Produkt mit 3,1% Wasseranteil

Bedarf elektrischer Energie 8,705 | kWhei/kgprodukt Produkt mit 3,1% Wasseranteil
Uberschuss Warmeenergie 1,097 | kWhiherm/Kgproduk: | Produkt mit 3,1% Wasseranteil
Wassergehalt im Produkt 3,11 %
Gesamtprozesswirkungsgrad 61,1|%

Tabelle 28: Prozessspezifische Kennwerte (VOBZ)

Im Vergleich zur in anderen Methanolherstellungsverfahren angewandten CO,-Hydrierung (vgl.
Reaktion (1) Abschnitt 2.1.1) ist bei der hier verwendeten CO-Hydrierung (vgl. Reaktion (3)) eine
geringere Menge Wasserstoff notwendig. Grundsatzlich laufen in der CO-Hydrierung alle drei
Reaktionen (1) — (3) ab. Bei einem idealen Reaktionsablauf ergibt sich aus der Summe der
Reaktion (1) und (2) die Reaktion (3). Damit lassen sich aus der Stochometrie der Reaktionen (1)
und (3) fur beide Herstellungsvarianten die minimalen Wasserstoffbedarfe wie folgt ermitteln:

Molare Masse Wasserstoff Ha: 2,0158 kg/kmol
Molare Masse Methanol CH3;OH: 32,04 kg/kmol
Stochometrischer Wasserstoffbedarf fir 1 mol CH;OH: 3 mol H, (Reaktion (1))
3 * 2,0158 kgHZ kgHZ
QHZ;(l) = = 0,1887 T
32,04  k9cuzon kgchson
Stochometrischer Wasserstoffbedarf fur 1 mol CH;OH: 2 mol H, (Reaktion (3))
2 2,0158 kgHZ kgHZ
QHZ;(3) = = 0,1258 P E—
32,04 kgcuzon kgcuzon

Mit der CO-Hydrierung kann somit der Wasserstoffbedarf um 1/3 gesenkt werden. Fur einen
Vergleich von Herstellungsverfahren ist allerdings zu beachten, dass bei der CO-Hydrierung
neben der Wasserstoffproduktion auch die Produktion von Kohlenstoffmonoxid notwendig ist.
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In der Simulation wird der ideale Wert von 0,1258 kgn./kgcnson nicht vollstandig erreicht, da es im
angenommenen Betriebspunkt zu einer geringen Wasserbildung kommt. Durch Optimierung des
Betriebspunktes kann die Wasserproduktion im Reaktor allerdings weiter gesenkt werden. In der
Simulation ist es sogar moglich den Reaktor ohne Wasserbildung zu betreiben.
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Abbildung 44: Absoluter netto H20-Umsatz pro Zeiteinheit als Funktion von Reaktordruck und -temperatur —
Bettvolumen: 0,98 m?

Der Verlauf des Wasserumsatzes im Reaktor ist sowohl Uber die Reaktortemperatur als auch
Uber den Reaktordruck flach, sodass ein Betrieb ohne signifikante Produktion von Wasser
moglich sein sollte. Der optimale Betriebspunkt fur die Bildung von Wasser liegt bei ca. 34 bara

und 230°C. Die optimalen Betriebsbedingungen sind zudem von der Zusammensetzung des
Reaktor-Feedstromes abhangig.
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2.2.8 Sensitivitatsanalyse (AP1C)

Analog zum Vorgehen in Abschnitt 2.2.7 wurde ausgehend vom vorlaufig optimalen
Betriebszustand (vgl. Tabelle 27) eine Sensitivitdtsanalyse durchgeflhrt. Durch Variation der
Parameter aus Tabelle 24 konnten, im Rahmen einer Sensitivitatsanalyse, die wesentlichen
Einflisse auf die Produktqualitat (Wassergehalt im Methanol) und den Gesamtwirkungsgrad
identifiziert werden.

Die folgende Abbildung zeigt die lokale normierte Sensitivitdt der untersuchten Zielparameter
am vorlaufig optimalen Betriebspunkt (VOBZ). Hier ist dargestellt, wie sich der abhangige
Parameter &ndert, wenn der variierte Parameter um 1% angepasst wird. Z.B. steigt oder sinkt der
Wassergehalt im Produkt um ca. 9%, wenn der Wasserstoffanteil am Reaktoreintritt um 1%
verandert wird.

Local normalised sensitivity of the investigated target parameters at the optimised operating

oint
10,00 p

8,00
6,00
4,00

2,00

I _m_ -._
product Wa!er!raction I!Jlnthesis loop Ia!llailgas-loop process efficiency

Normalised local sensitivity [-]

-2,00

-4,00
Target parameters

B reactor temperature M reactor pressure B H2-fraction feed M tailgas-splitfraction B cooling water supply temperature M reactor length

Abbildung 45: Lokale normierte Sensitivitdten im vorlaufigen optimalen Betriebszustand (VOBZ)

Es zeigt sich eine starke Abhangigkeit des Wasseranteils im Produkt bezlglich des
Wasserstoffgehalts im Reaktor-Feedgas S16. Zudem hat die Kihlendtempertur Einfluss auf den
Wassergehalt (ca 1% mehr Wasser im Produkt bei 1% hoherer Kihlendtemperatur). Der Einfluss
der variierten Parameter auf den Wirkungsgrad ist dagegen im VOBZ gering.

2.2.9 Dynamisches Betriebsverhalten (AP1A/D)

Die Produktion von Strom aus erneuerbaren Energien, speziell aus Wind und Sonne, unterliegen
starken witterungs-, tageszeitlich und jahreszeitlich bedingten Schwankungen. Abbildung 46
zeigt beispielsweise einen typischen Produktionsverlauf von Strom aus erneuerbaren Energien
Uber einen Zeitraum von zwei Wochen in Deutschland (Bundesnetzagentur, SMARD.de, 2025).
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Abbildung 46: Stromproduktion aus erneuerbaren Energien 01.03. — 14.03.2025 Deutschland (Bundesnetzagentur,
SMARD.de, 2025)

Produktionsanlagen fur erneuerbare Energien sind dezentral angeordnet, d.h. diese Anlagen
speisen lokal bzw. regional den erzeugten Strom in das dort vorhandene Verteilnetz zur
Uberregionalen Umverteilung ein. Wird beispielsweise im Norden Deutschlands in
Windkraftanlagen viel Strom produziert, der eigentlich in den sldlichen Bundeslandern wegen
der dort vorhandenen groBen industriellen Lasten bendtigt wird, kann dies aufgrund von
unzureichendem Netzausbau zu Netzengpassen fuhren (vgl. (Bundesnetzagentur, SMARD.de,
2025)). GemaB (Bundesnetzagentur, Netzengpassmanagement in Q1/2025 "Uneinheitliche
Entwicklung", 2025) sind derzeit Netzengpasse sowohl in Nord-Sud- als auch in Ost-West-
Richtung zu beobachten. Diesen Netzengpassen wird einerseits durch Ausbau der Stromnetze
als auch durch sogenanntes Netzengpassmanagement begegnet. Dieses
Netzengpassmanagement  besteht  aus RedispatchmaBnahmen  (Anpassung  der
Erzeugerleistung) und Countertrading (marktbezogene RedispatchmaBnahme). Beim
Redispatch werden bei Uberproduktion regionale Erzeugungsanlagen auch bei moglicher
Produktion abgeregelt (z.B. Windanlagen), wenn der Strom nicht zum Verbraucher geleitet
werden kann. Andererseits mussen gleichzeitig Anlagen hochgefahren werden, um den
Strombedarf an anderer Stelle zu decken. Fur diesen Ausgleich zur Sicherung der Netzstabilitat
und Versorgungssicherheit werden Zahlungen an Kraftwerksbetreiber geleistet (siehe Abbildung
47).
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Kosten des Netzengpassmanagements

Zeitlicher Verlauf der Gesamtkosten fir Netzengpassmanagement, unterteilt in Kosten fur Redispatch mit Markt- und
Reservekraftwerken sowie fiir Countertrading
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Abbildung 47: Kosten des Netzanpassungsmanagements (Bundesnetzagentur, SMARD.de, 2025)

Die Kosten fur den finanziellen Ausgleich von Betreibern von EE-Anlagen zur Abregelung zeigt
nachfolgende Abbildung. Diese belaufen sich hierfir monatlich auf mehrere Millionen Euro.

Redispatchkosten

Zeitlicher Verlauf der Redispatchkosten aufgeteilt nach Kosten (ohne Kosten der Netzreserve) fiir Redispatch mit konventionellen
Kraftwerken und finanziellem Ausgleich an Erneuerbare-Energien-Anlagen sowie Kompensationszahlung an
Bilanzkreisverantwortlichen im Rahmen der BDEW-Ubergangsldsung
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Abbildung 48: Redispatchkosten (finanzieller Ausgleich an EE-Anlagen) (Bundesnetzagentur, SMARD.de, 2025)

Einerseits wird durch den Ausbau der Stromnetze die Umverteilung von Strom aus erneuerbaren
Energien verbessert werden. Andererseits werden durch den weiteren Zubau von EE-Anlagen
zuséatzliche Uberkapazitdten in produktionsgiinstigen Zeitrdumen geschaffen. Dieser
Sachverhalt ist dabei nicht nur auf Deutschland beschrankt.

Um nun Abregelung von Wind- und PV-Anlagen zu reduzieren (sowie die damit verbundenen
Kosten) und die Einspeisung in die Verteilnetze zu verstetigen (Entlastung lokaler Netze), sind
Speicher (z.B. Batterien) oder teillastfahige Verbraucher notwendig, die diametral zum
Verbrauchsprofil bzw. abhangig vom Stromangebot betrieben werden kénnen. Dazu kann die
ResiConMe-Technologie einen Beitrag leisten.
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Durch den dezentralen Ansatz konnen ResiConMe-Anlagen lokal und regional in Verteilnetzen
eingebunden werden, in denen Abregelungen durch Netzengpéasse oder Uberlastungen von
Netzen zu erwarten sind (,Netzdienlichkeit). Dies setzt allerdings die Einhaltung einiger
weiterer Bedingungen, wie eine stetige CO,-Quelle, ausreichend Wasser und das behérdliche
Einverstandnis, voraus.

Um eine produktionsabhangige Abnahme von EE-Strom zu gewahrleisten, sind die
Teillastfahigkeit der Einzelkomponenten des Prozesses (z.B. Elektrolyse, Reaktor) als auch des
Gesamtprozesses notwendig.

GemaB [IKTS, Sunfire] kann die HT-Co-Elektrolyse in einem Leistungsbereich von 10 % bis 100%
stufenlos betrieben werden. Der stetige Betrieb bis zu einer Mindestlast ist allerdings im
gesamten angestrebten  Betriebszeitraum  aufrechtzuerhalten, da die In- und
AuBerbetriebnahme der Elektrolyse mehrere Stunden in Anspruch nimmt (vgl.
Aufheizgeschwindigkeit 120°C/h; (elcogen, 2024)).

Aufgrund des modularen Aufbaus des Reaktors mit mehreren parallel geschalteten Modulen (fur
eine Anlage mit 80 kgmemano/h ca. 6 -7 Stlick), kann der Teillastbetrieb mit Ab- bzw. Zuschalten
von Modulen sichergestellt werden (stufenweise Regelung). Aufgrund notwendiger Auheizheiten
kann eine Warmhaltung der nicht in Betrieb befindlichen Reaktormodule notwendig oder
sinnvoll sein.

Durch eine vergleichbare Regelbarkeit der beiden Hauptkomponenten (Elektrolyse und Reaktor)
werden innerhalb des Gesamtprozesse keine groBen Zwischenspeicher fur Synthesegas
notwendig sein. Allerdings werden zur Regelung des Prozesses vergleichsweise kleine
technische Speicher bendtigt, um insbesondere An- und Abfahrvorgdnge sowie den
Teillastbetrieb handhaben zu kédnnen.

In die Optimierung des Teillastverhaltens des Gesamtprozesses sollen nicht nur technische
Aspekte sondern auch standortspezifische und wirtschaftliche Gesichtspunkte einflieBen. Die
Voraussetzungen fur einen wirtschaftlichen Betrieb werden naher in Abschnitt 2.4 behandelt. Im
weiteren Projektverlauf sind individuelle Standortanalysen mit Jahresbetriebsrechnungen
geplant, um eine maximale Netz- und Anlagendienlichkeit (im Sinne der Erzeugungsanlagen) zu
erreichen. Mit diesen Analysen sollen auch technische Anforderungen hinsichtlich der
Dimensionierung und der MSR-Technik der Anlage ermittelt werden.

2.3 Reaktorentwicklung (AP2A)

Im Unterschied zu bisher Ublichen Festbettreaktorkonzepten mit Katalysatoren in
Schuttungsform (z.B. Pellets, Kugeln o0.4.) soll in dem innovativen Reaktorkonzept ein
Tragermaterial mit einer katalytischen Beschichtung (Washcoating) versehen werden. Zur
Optimierung der Tragergeometrie sollen additive Fertigungsverfahren (3D-Druck) zur Anwendung
kommen. Diese erlauben insbesondere hinsichtlich der Formgebung erheblich groBere
Freiheitsgrade im Vergleich zu Standardfertigungsverfahren.

Mit der Neuentwicklung des mikrostrukturierten Reaktors sollen insbesondere die Druckverluste
(Reduzierung von Verdichterleistung) und die Kuhlung (Vermeidung von Hotspots; verbesserter
isothermer Betrieb) im Vergleich zu bestehenden Reaktorkonzepten optimiert werden.
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Far die Konstruktion eines Reaktors mit den in Tabelle 30 angegebenen Betriebsdaten sind die
gesetzlichen Vorschriften hinsichtlich des Entwurfs und der Inverkehrbringung von
Druckbehéaltern zu beachten. Dabei sind insbesondere die Vorgaben der Druckgeraterichtlinie
(DGRL, 2014) zu berucksichtigen. Um fur den weiteren Projektverlauf den Aufwand fir die
Konstruktion und spater notwendige Zertifizierung des Reaktors zu minimieren, wurde bereits im
Vorfeld Kontakt zu einer spezialisierten Zertifizierungsstelle (TUV Siid) aufgenommen. Ein
wesentliches Ziel dieser Vorgehensweise war die Ermittlung des Stands der Normung sowie der
Moglichkeiten der Zertifizierung des Reaktors nach DGRL (DGRL, 2014).

Grundsatzlich konnen additiv gefertigte Druckbehalter entsprechend der einschlagigen Norm
EN13445 konstruiert, gefertigt und gepruft werden. Allerdings sind aufgrund des besonderen
Fertigungsverfahrens zuséatzliche Konstruktionsregeln zu beachten. Diese Regeln sind im
Wesentlichen in DIN EN 13445-14:2025-01 (DIN-EN-13445-14, 2025) zusammengefasst. Diese
Norm liegt allerdings erst seit dem 29.11.2024 vor und enthalt hinsichtlich der Anwendbarkeit
wesentliche Einschrédnkungen (z.B. Begrenzung auf maximal 500 Druckzyklen). Andere Normen
aus dem Behalterbau (z.B. AD2000-Merkblatter) greifen das Thema der additiven Fertigung bisher
noch nicht auf. Nach Aussage der Spezialisten des TUV Siid stellt zudem die zerstérungsfreie
Prifung komplexer Strukturen noch eine Herausforderung dar (z.B. Ultraschallprifungen).

Im Hinblick auf die geplanten Projektlaufzeit, die eingeschrankten Anwendbarkeit der Regelwerke,
die geringen Erfahrungswerte bei der zerstorungsfreien Prifung komplexer Strukturen sowie der
Fertigung und dem Betrieb additiv gefertigter Druckbehalter wurde daher ein Reaktorkonzept
entwickelt, dass eine Trennung der Tragerkonstruktion des Katalysators und der drucktragenden
Bauteile vorsieht. Der Druckbehalter, der nach DGRL zu zertifizieren ist, wurde dabei als
SchweiBkonstruktion mit Standardbauteilen des Behalterbaus (Bleche, Rohre, Flansche usw.)
nach den AD2000-Merkblattern (AD-2000, 2021) entworfen. Die Bemessung der duBeren Hulle
erfolgte dabei mit den maximalen Auslegungsdaten der HeiBseite (vgl. Tabelle 30)

Der Katalysatortrager soll dagegen additiv hergestellt werden. Dieses Bauteil wird in den
Druckbehalter eingeschoben.

Durch die nicht stoffschlussige Verbindung der Bauteile ist fur das Einbauteil (3D-Druck) keine
Zertifizierung nach DGRL erforderlich, da selbst bei inneren Leckagen (defekte Dichtungen oder
Reaktionsrohre) die Standsicherheit des Druckbehalters gewahrleistet ist.

Das Einbauteil wird in Form von zwei parallel liegenden Rohrplatten gedruckt, die mit Filamenten
miteinander verbunden werden, die innen mit Katalysator beschichtet sind und mit Synthesegas
durchstromt werden. Zwischen den Filamenten befinden sich Kuihlspalte, in denen das
Kihlmedium flieBt. Die Abdichtung zwischen den Gasrdumen G1 und G2 zu den Kuhlspalten
erfolgt Uber Kolbendichtungen. Diese werden zur Fixierung in Nuten der Rohrplatten eingelegt.
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Abbildung 49: Aufbau des Reaktors (drucktragende Hiille; Katalysatortrager als Einbauteil; (Neumiiller, 2025))
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Abbildung 50: Detail Einbauteil (Katalysatortrager; (Neumiiller, 2025))

Mit dieser Geometrie werden sowohl die Fertigbarkeit im 3D-Druck und die Beschichtbarkeit mit
Katalysator sichergestellt als auch Potentiale fur die Optimierung der Stromungsquerschnitte
offengehalten. Zudem bietet die Konstruktion eine technisch einfach umzusetzende Trennung der
Gas- und Kuhlraume (Rohrplatten mit Kolbendichtungen).

Der Reaktor wurde im Juli 2025 zum Patent angemeldet (Patentnr. 10 2025 127 400.2. 11.7.2025,
2025).
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Nach Tabelle 30 liegt im Normalbetrieb der Druck der Reaktionsseite (HeiBseite) Uber dem Druck
der Kaltseite. Das bedeutet im Falle einer inneren Leckage die Stromung von Synthesegas aus
dem Gasraum in den Kuhlraum. Durch die Verwendung des Kuhlmediums als Edukt
(Stoffintegration) verbleibt der Leckagestrom im Prozess und wird mit dem Kuhlmedium zur
Aufbereitung in die SOEC gefuhrt. Innere Leckagen haben damit keine unmittelbaren
Auswirkungen auf die Produktqualitdt. Allerdings nimmt die Ausnutzung der verflgbaren
Reaktionsflache ab. Eine Leckageuberwachung kann mit Druckmessungen im Kuhlsystem
erfolgen.

Zur Ermittlung der gunstigsten Filamentgeometrie wurden verschiedene Querschnittsformen
unter folgenden Gesichtspunkten untersucht:

a) Optimale Nutzung des Reaktorvolumens (Katalysatorflache zu Reaktorvolumen)
b) Minimierung des Werkstoffeinsatzes (,,zu druckendes Volumen*)

c) Fertigbarkeit (3D-Druck und Beschichtung)

d) Mechanische Eigenschaften (Standsicherheit gegen inneren Uberdruck)

Fiar die Optimierungen kamen Dreiecke, Quadrate und Sechsecke in Betracht, da diese eine
dichte Packung im Gesamtquerschnitt erlauben.
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Abbildung 51: Filamentgeometrien

Zwischen den oben genannten Optimierungskriterien bestehen Zielkonflikte. Beispielsweise
waren dreieckige Filamente hinsichtlich des Werkstoffeinsatzes gunstiger, haben aber Nachteile
bei mechanischer Belastung gegentber den beiden anderen Geometrien (groBere Seitenlangen
entspricht groBerer Biegespannung aus Innendruck). Ein Kompromiss stellt die Geometrie des
Sechsecks dar.
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2.3.1 Herstellungs- und Druckverfahren (AP2B)

Zur Sicherstellung der Auswahl geeigneter Werkstoffe zur Konstruktion und Fertigung des
Reaktoreinbauteils wurde im Vorfeld Kontakt zu folgenden Fertigern bzw. Experten zu diesem
Thema aufgenommen:

Additive Fertigung: Rosswag GmbH
August-RoBwag-Str. 1
D-76327 Pfinztal (Karlsruhe)
Deutschland
https://www.rosswag-engineering.de

AMCM GmbH
Petersbrunner Str. 1b
D-82319 Starnberg
Deutschland
https://amcm.com

Beschichtung: C2CAT BV
Siersmid 2
2461 LW Ter Aar
The Netherlands
https://c2cat.eu

Die fur die Konstruktionen eingesetzten Werkstoffe mussen grundsatzlich sowohl fur die
angegebenen Druck- und Temperaturbereiche geeignet als auch ausreichend bestandig gegen die
eingesetzten Medien sein. Der Werkstoff des Katalysatortragers muss zudem die additive
Fertigung und Beschichtung mit Katalysator ermoglichen.

Damit kommen folgende Werkstoffe in Betracht:

a) X4CrNi18-10 (1.4301; AISI304; V2A)
b) X2CrNiMo17-12-2 (1.4404; AISI316L; V4A)
c) Nickellegierungen (z.B. Inconel, 2.4668)

Die Werkstoffe a) - c¢) sind bei erhohten Betriebstemperaturen einsetzbar (vgl. z.B.
Mindestanforderungen nach EN10216, EN10302). Ab Betriebstemperaturen > 500°C beginnt bei
diesen Werkstoffen der Zeitstandbereich (zeitabhangige Festigkeitskennwerte; 1.4301 und 1.4401
sind nicht fuar den Einsatz im Zeitstandbereich bestimmt). Mit den angestrebten
Betriebstemperaturen von ca. 230°C erfolgt der Betrieb ausschlieBlich im zeitunabhangigen
Bereich. Daher sind die Werkstoffe hinsichtlich der geplanten Temperaturbelastung nutzbar.

Aufgrund des hohen Wasserstoffanteils im Synthesegas von ca. 63% wird die Werkstoffauswahl
im Hinblick auf Wasserstoffversprodung eingeschrankt. Laut API 941 (API, 2004) sind die beide
Werkstoffe (a) und b)) in dem relevanten Druck- und Temperaturbereich ausreichend
wasserstoffbestandig. Fur den Werkstoff ¢) wird die Bestandigkeit gegen Wasserstoffversprodung
noch gepruft.
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https://www.rosswag-engineering.de/

Die Werkstoffe a) und b) sind Ubliche Werkstoffe im Behalter- und Apparatebau (vgl. Konstruktion
des Druckbehélters) sowie fur die additive Fertigung verfugbar, wobei der Werkstoff b) hier
haufiger eingesetzt wird. Nach Aussage der Firmen AMCM bzw. Rosswag sind beide Werkstoffe (a)
und b)) bis zu einer minimalen Wanddicke von 0,5 mm druckbar und bei dieser Wanddicke dicht
gegen inneren Uberdruck.

2.3.2 Katalysatorauswahl und -verarbeitung (AP2C)

Die Beschichtung der Filamente soll mit dem Wash-Coating-Verfahren erfolgen. Im Rahmen
dieses Verfahrens werden metallische Strukturen oder Monolithen in geeignete
Katalysatorschlamme eingetaucht, flr eine festgelegte Zeit in der Partikeldispersion gehalten und
anschlieBend herausgezogen. Nach dem Herausziechen des metallischen Tragers
(Filamentstruktur) erfolgt die Entwasserung und Entfernung Uberschussiger Schlamme. Um eine
dunne und stabile Oxidschicht auf der Metalloberflache zu bilden, werden die Strukturen
getrocknet und anschlieBend bei geeigneten Temperaturen kalziniert.

Bei diesem Verfahren ist hinsichtlich der Konstruktion, der Fertigung und dem Betrieb des
mikrostrukturierten Reaktors auf die Auswahl geeigneter Katalysatoren sowie die Fertigungs-,
Betriebs-, Aufbereitungs- und Recyclingbedingungen zu achten. Diese Gesichtspunkte werden
nachfolgend im Detail analysiert.

2.3.2.1 Katalysatorauswah!l

Zu Beginn des 20. Jahrhunderts wurden viele verschiedene Elemente als mogliche Katalysatoren
fur die Methanolsynthese untersucht (Sheldon, 2017). In Anlehnung an die Ammoniakproduktion
kamen zunachst Eisen (Fe)- und Nickel (Ni)-Werkstoffe zum Einsatz, die sich jedoch als
ungeeignet erwiesen. Eisen, das den Fischer-Tropsch-(FT)-Prozess katalysiert, gilt heute als
Katalysatorgift. Um Nebenreaktionen zu vermeiden, die durch eisenhaltige Rohrleitungen
katalysiert werden, bestanden friihe Anlagen aus Nichteisenmetallen oder wurden ausgekleidet
(Sheldon, 2017).

Die erste industrielle Methanolproduktionsanlage wurde 1923 von BASF in Leuna in Betrieb
genommen. Sie verwendete einen Zink-Chromit-(Cr,0,/Zn0O)-Katalysator. Die
Betriebsbedingungen waren anspruchsvoll: 300 bar, 300 bis 400 °C. Da die Methanolsynthese
eine molzahlverringernde Reaktion ist, fihrt hoher Druck zu einem hohen Gleichgewichtsumsatz.
Aufgrund der begrenzten Aktivitat des Katalysators waren jedoch hohe Temperaturen erforderlich,
um das chemische Gleichgewicht schnell genug zu erreichen. Noch hohere Temperaturen wirken
sich wiederum negativ auf die Selektivitat und den Gleichgewichtsumsatz aus (Sheldon, 2017).
Das Synthesegas vieler friher Methanolanlagen wurde durch Vergasung von Kohle oder Holz
erzeugt ((SYNSPIRE®, 2025), (Olah, Goeppert, & Prakash, 2009)).

Die Betriebsbedingungen des FT-Prozesses sind mit denen der Methanolsynthese vergleichbar.
Der FT-Prozess ist noch starker exotherm und nicht gleichgewichtslimitiert. Im Gegensatz zur
Methanolsynthese besteht hier die Gefahr eines thermischen Durchgehens (Sheldon, 2017). Das
Projektkonsortium erwartet daher, dass der mikrostrukturierte ResiConMe-Reaktor, der eine
effiziente Warmeabfuhr ermdglicht, auch fur FT-Prozesse Vorteile bietet.
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Neben der weiteren Erforschung alterer Katalysatorsysteme auf Basis von Eisen- und
Platinverbindungen wurden in jungerer Zeit Ruthenium-(Ru)-basierte sowie metallorganische
Gerust-(MOF)-Katalysatoren entwickelt (Bisotti F. F., 2021). Trotz dieser Fortschritte bleiben
Kupfer/Zinkoxid/Aluminiumoxid-(Cu/ZnO/AL,O,, kurz CZA)-Katalysatoren das am grundlichsten
untersuchte und industriell am weitesten verbreitete System (Bisotti F. F., 2021). lhre Dominanz
beruht auf den, im Vergleich zu Edelmetall-Katalysatoren, geringen Kosten sowie auf der groBen
Zahl verfugbarer kinetischer Modelle, die zur Prozessoptimierung und Skalierung genutzt werden
kdnnen.

2.3.2.2 Evolution der CZA-Katalysatoren

Fruhe Untersuchungen zur Methanolsynthese identifizierten Kupfer als vielversprechenden
Katalysator (Sheldon, 2017). Paul Sabatier und Jean-Baptiste Senderens berichten im Jahr 1905,
dass Kupfer die Zersetzung von Methanol und in geringerem MafBe auch dessen Bildung effizient
katalysiert (Sabatier & Senderens, 1905). 1947 meldete Eugeniusz Blasiak ein Patent auf einen
frihen CZA-Katalysator an, der durch Ko-Fallung hergestellt wurde (Sheldon, 2017).

Die Ko-Fallung ist bis heute das Standardverfahren zur Herstellung von CZA-Katalysatoren. Dabei
werden Kupfer-, Zink- und Aluminiumverbindungen gleichzeitig gefallt, Ublicherweise aus
Nitratlésungen unter Verwendung von Carbonaten oder Hydroxiden als Fallungsmittel (Fichtl &
u.a., 2015). Das entstehende gemischte Hydroxycarbonat-Prakursor ((Cu,Zn),CO,(OH),) sorgt fur
eine homogene Verteilung der Metalle auf der Nanoskala (Behrens & u.a., 2011). Nach dem
Trocknen und Kalzinieren zersetzt sich dieser Prakursor zu einer feinverteilten Mischung aus CuO,
ZnO und AL,O,. Nach der Reduktion entsteht metallisches Kupfer in engem Kontakt mit ZnO,
wodurch die katalytisch aktive Phase gebildet wird. AL,O, wirkt als struktureller Promotor und
Stabilisator, der die langfristige Dispersion und Stabilitat der Cu-ZnO-Aktivphase gewahrleistet.
Durch die Oberflachenchemie des AL,O, (z. B. Basizitdt) werden zudem elektronische und
geometrische Eigenschaften der Cu-/ZnO-Grenzflachen beeinflusst, die die katalytische Leistung
erhohen.

Im Gegensatz zu alteren Zinkchromit-Katalysatoren sind CZA-Katalysatoren empfindlich
gegenuber Schwefelverbindungen. Nach dem Zweiten Weltkrieg wurde Erdgas zum
dominierenden Rohstoff fur die Synthesegasherstellung (Olah, Goeppert, & Prakash, 2009). Auch
die bei der Dampfreformierung von Erdgas eingesetzten Ni-basierten Katalysatoren reagieren
empfindlich auf Schwefelverbindungen. Bis zur Entwicklung alkalisch dotierter
Reformierungskatalysatoren, die robuster gegenuber Kohlenstoffablagerungen sind, sowie
Hydroentschwefelungskatalysatoren fur die Gasreinigung mussten Reformierer bei nahezu
atmospharischem Druck betrieben werden, um die Zersetzung von Kohlenwasserstoffen Uber
bereits teilvergifteten Katalysatoren und die daraus resultierende Kohlenstoffbildung zu
vermeiden. Mit der Entwicklung dieser Katalysatoren entfiel die Notwendigkeit, Synthesegas flr
die nachgeschaltete Hochdruck-Methanolsynthese aufwendig zu verdichten. Stattdessen konnte
das Erdgas bereits vor der Reformierung verdichtet werden (Sheldon, 2017). Das
Projektkonsortium sieht hier eine konzeptionelle Parallele zum ResiConMe-Prozess: Eine
Erhdhung des Betriebsdrucks im Festoxid-Elektrolyseur (SOE) konnte eine vorgelagerte
Verdichtung von flissigem CO, und Wasser ermoglicht.
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Hydroentschwefelungskatalysatoren (z. B. Co-Mo/AL,O,, betrieben in sulfider Form) wandeln
organische Schwefelverbindungen in Erdgas mit Wasserstoff bei erhohter Temperatur in H,S um.
Das entstehende H,S wird anschlieBend mit ZnO-Guard-Betten entfernt (Twigg & Spencer, 2001).
Die Kohlenstoffquelle im ResiConMe-Prozess ist Biogas. Die haufigste Schwefelverbindung in
Biogas ist H,S. Daneben treten geringe Mengen organischer Schwefelverbindungen wie
Mercaptane, Sulfide und Carbonylsulfide auf. H,S und typische organische
Schwefelverbindungen lassen sich durch reversible physikalische und chemische Adsorption an
Aktivkohle unter Umgebungsbedingungen entfernen. Analog zur Synthesegasherstellung aus
Erdgas ist diese Reinigung auch fir den ResiConMe-Prozess von Bedeutung, um eine
Deaktivierung des Ni-basierten Katalysators in den SOE-Kathoden und des CZA-Katalysators im
Methanolreaktor zu vermeiden.

In den 1960er-Jahren entwickelte Imperial Chemical Industries (ICl) ein Verfahren auf Basis eines
Cu/Zn/Cr-Katalysators, das unter deutlich milderen Bedingungen betrieben werden kann (30-
120 bar, 200-300°C). Die Absenkung der Betriebstemperatur reduziert die Bildung von
Nebenprodukten (Sheldon, 2017). Durch die Kombination der Niederdruck-Methanolsynthese mit
einem Hochdruck-Dampfreformer entstand der sogenannte ,Low Pressure Methanol“ (LPM)-
Prozess, der bis heute den industriellen Standard darstellt (Sheldon, 2017). Bisotti et al. (Bisotti F.
F., 2021) berichten, dass mit dem Verzicht auf Chrom im Katalysator die katalytische Aktivitat
erhoht und Methanolsynthese unter milderen Bedingungen ermoglicht wird. 1965 patentierte ICI
einen chromfreien CZA-Katalysator, der spater die Grundlage flur die Katalco-51-Serie von
Johnson Matthey bildete. Ein Katalysatorsystem, das auch in Arbeit von Graaf et al. (Graaf,
Stamhuis, & Beenackers, 1988) verwendet wurde (zitiert in (Bisotti F. F., 2021)) (Sheldon, 2017).

Die erste ICI-LPM-Anlage wurde 1966 in GroBbritannien in Betrieb genommen. Sie nutzt einen
Quench-Reaktor mit einem Katalysatorvolumen von 71 m?, der bei nur 50 bar arbeitet (Sheldon,
2017). Der geringere Druck fuhrt zu hoheren Volumenstromen, wodurch preisgunstigere
Radialkompressoren auch in kleineren Anlagen eingesetzt werden konnen (Sheldon, 2017). Nach
Einschatzung des ResiConMe-Konsortiums konnte dieses Prinzip auch auf das eigene
Niederdruckkonzept Ubertragbar sein.

Ab den 1970er-Jahren beschleunigte sich die Katalysatorentwicklung durch automatisierte
Testmethoden. Die grundlegende Zusammensetzung (Cu mit Zn- und Al- oder Cr-Oxiden) blieb
jedoch weitgehend unverandert. In den 1990er-Jahren erfolgte ein wesentlicher Fortschritt durch
die EinfUhrung eines aktiveren Vierkomponenten-Katalysators, bei dem Magnesium (Mg) in das
CZA-System integriert wurde (Sheldon, 2017). Moderne kommerzielle CZA-Katalysatoren weisen
typischerweise ein Molverhaltnis von 60/30/10 (Cu/ZnO/AL,0,) und 1-3 Gew.-% MgO auf (Previtali
& u.a., 2020). Fichtl et al. (Fichtl & u.a., 2015) beschreiben die Mikrostruktur eines Katalysators
mit vergleichbarer Zusammensetzung (58/26/16) als ,mainly characterized by an open
microstructure in which copper particles are partially covered with ZnO, and kept apart by ZnO
spacers®. Zudem beobachteten sie Al,O,-reiche Bereiche aus y-Al,O, und ex-hydrotalcitdhnlichen
Vorstufen. Die Massenanteile in CZA-Katalysatoren variieren je nach Hersteller: Kupfer liegt
typischerweise zwischen 20 und 70 Gew.-%, ZnO zwischen 15und50 Gew.-% sowie Al,O,
zwischen 4 und 30 Gew.-% (Spath & Dayton, 2003).
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2.3.2.3 Katalysatorlebensdauer

Die Deaktivierung des Katalysators im Laufe der Zeit stellt eine zentrale Herausforderung fur eine
langfristig  stabile = Methanolproduktion dar. Die drei Hauptmechanismen sind
Katalysatorvergiftung, thermisches Sintern (Bisotti F. F., 2021) und strukturelle Veranderungen des
Katalysatortragermaterials (Bielik, 2024).

Unter Katalysatorvergiftung wird die irreversible Blockierung oder Veranderung aktiver
Katalysatoroberfldchenstellen verstanden, entweder durch Ablagerungen oder durch chemische
Reaktionen mit den Katalysatorkomponenten. Dies verlangsamt die Methanolbildung, da die
Adsorption und Aktivierung der Reaktanten behindert wird. Schwefel- und Chlorverbindungen
sind bekannte Synthesegas-Verunreinigungen, die stark an Kupfer und Zinkoxid adsorbieren und
mit diesen reagieren, wodurch Metallsulfide und Metallchloride entstehen (Twigg & Spencer,
2001). Zulassige Hochstkonzentrationen in Synthesegas sind:

e Schwefelverbindungen: 0,5 ppmv (Kung, 1992)

e Halogenverbindungen: 0,001 ppmv (Twigg & Spencer, 2001)

¢ Summe aus Eisen- und Nickelcarbonyl: ,,a few parts per billion of metal carbonyls”
(Kung, 1992)

Weiske (Weiske, 2022) nennt eine deutlich hohere Toleranz fur Schwefel- und Chlorverbindungen
von 1-5 ppm. Nach Einschatzung des ResiConMe-Konsortiums ist, analog zu den Annahmen von
Weiske (Weiske, 2022), aufgrund der hohen Reinheit der SOE-Eduktgase, die durch vorgelagerte
Wasseraufbereitung und Biogasreinigung mit Aktivkohle sowie anschlieBende CO,-Abscheidung
und -Reinigung erreicht wird, eine Vergiftung durch Schwefel- und Chlorverbindungen
vernachlassigbar.

Ablagerungen von Eisen oder Nickel, die aus Eisen- und Nickelcarbonylverbindungen stammen,
kdonnen aktive Zentren blockieren und die katalytische Aktivitat verandern (Kung, 1992). Eisen
katalysiert die Fischer-Tropsch-Reaktion und Nickel die Methanisierung. Das Projektkonsortium
halt es fur erforderlich, dieses Risiko zu bertcksichtigen, da der Reaktor und die Rohrleitungen im
ResiConMe-Konzept aus hochlegierten CrNi-Stahlen (1.4301; 1.4404) bestehen sollen und Nickel
zudem als Katalysator in der HT-Co-Elektrolyse (SOE) vorkommt. Falls Nickel in den Gasstrom
ubergeht, kdnnte dies zur Deaktivierung des Katalysators im Reaktor beitragen.

Wasser, das an einem basischen Oxid im Katalysator (z. B. ZnO, ZrO,) adsorbiert, kann zu OH~
oder O* dissoziieren. Diese Spezies kénnen mit CO, reagieren und Carbonat- bzw.
Bicarbonatspezies bilden (Podobinski & Datka, 2024). Die Summe der OH™- und O*-
Oberflachenkonzentrationen dient als MaB flr die Basizitdt eines Oxids (Podobinski & Datka,
2024). Obwohl die meisten dieser Reaktionen reversibel sind, kdnnen sich stabile Carbonatarten
bilden und wahrend eines Langzeitbetriebs in H,O/CO,-haltiger Atmosphéare anreichern. Im
ResiConMe-Prozess wird durch das CO-reiche Synthesegas und optimierte Betriebsbedingungen
die Wasserbildung im Reaktor unterdrickt. Das fuhrt zu einem geringen Wasseranteil in der
Reaktionsmischung. Daher wird die Bildung stabiler Carbonatablagerungen als vernachlassigbar
eingeschatzt, und der Fokus auf die Minimierung des thermischen Sinterns und dem Erhalt der
strukturellen Integritat des Katalysatortragers gelegt.

Thermisches Sintern fuhrt zur Agglomeration urspriinglich fein auf der Katalysatoroberflache
verteilter Kupferpartikel. Dabei entstehen groBere Kristalle, die zur Reduzierung der aktiven
Oberflache fuhren (Weiske, 2022). Die Anwesenheit von Wasser beschleunigt das Sintern sowohl
der AL,O,- als auch der Cu-Partikel (Prasnikar, PavlisSi¢, Ruiz-Zepeda, Kovac, & Likozar, 2019).
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Tohji et al. (Tohji, Udagawa, Mizushima, & Ueno, 1985) berichten, dass typische Sinterprozesse
bei Temperaturen oberhalb von 500K (ca. 227°C) einsetzen. Sun etal. (Sun, Metcalfe, &
Sahibzada, 1999) fanden, dass CO-reiches Synthesegas das thermische Sintern fordern kann.

Das Tragermaterial (AL,O;), das zur thermischen Stabilitdt und strukturellen Integritat beitragt,
kann unter Reaktionsbedingungen Phasenumwandlungen oder strukturelle Degradationen
erfahren, die die Gesamtleistung des Katalysators beeintrachtigen (Fichtl & u.a., 2015). Hohe
Temperaturen fordern solche strukturellen Verdnderungen (Bielik, 2024).

Durch den Betrieb bei niedrigen Temperaturen und nahezu isothermen Bedingungen im
ResiConMe-Reaktor soll thermisches Sintern minimiert und die Integritat der Tragerstruktur
erhalten werden.

Neben den oben beschriebenen irreversiblen Prozessen treten auch reversible Veranderungen in
der Katalysatormorphologie in Abhangigkeit vom Redoxpotenzial des reagierenden Gasgemischs
auf (Clausen & u.a., 1994). Oxidation und Reduktion verandern die verfugbare aktive Oberflache.
Werden Cu-Partikel oxidiert, bilden sich flache (,wetting®) Strukturen, wahrend reduzierte Partikel
kompakter (,non-wetting“) sind. Einige Kinetik-Modelle berlcksichtigen diese dynamischen
Veranderungen (Ovesen, et al., 1997), (Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle,
2018), (Peter, Mechanistic modeling of reaction kinetics and dynamic changes in catalyst
morphology on a mesoscopic scale, 2012). Wasser erhoht das Oxidationspotenzial des
Reaktionsgases (Bielik, 2024).

Das mikrokinetische Modell von Lacerda de Oliveira Campos et al. (Lacerda de Oliviera Campos,
et al., 2021) legt nahe, dass die Bildung von Methanol und Wasser zur Anreicherung von Methoxy-
Spezies (H,CO) an flur CO,-Hydrierung aktiven Oberflachenzentren fuhrt, wahrend sich OH™-
Spezies an fur H,-Adsorption aktiven Zentren ansammeln. Dies hemmt die Gesamtumsatzraten,
insbesondere bei CO,-reichen Einsatzgasen, die zu erhohter Wasserbildung fuhren. Da das
Synthesegas im ResiConMe-Prozess CO-reich und wasserarm ist, wird eine signifikante Methoxy-
Akkumulation nicht erwartet.

Moderne CZA-Katalysatoren weisen in der Regel Lebensdauern zwischen vier und sechs Jahren
auf; sechs bis acht Jahre sind ebenfalls nicht ungewdhnlich (Sheldon, 2017). Promotoren wie
MgO oder ZrO, kbnnen die Aktivitat, Selektivitat und Lebensdauer verbessern. Dotieren verandert
die Katalysatormorphologie. Calcium (Ca) und Strontium (Sr) fordern beispielsweise die Bildung
saulenformiger Strukturen (Previtali & u.a., 2020).

MgO stabilisiert die CZA-Struktur und verhindert die Abnahme der exponierten Kupferoberflache
infolge thermischen Sinterns (Doesburg, Hoppener, de Koning, Xiaoding, & Scholten, 1987), senkt
jedoch gleichzeitig die Methanolbildungsrate (Doesburg, Hoppener, de Koning, Xiaoding, &
Scholten, 1987).

Weitere Ansatze zur Stabilisierung umfassen eine Glukose-Vorbehandlung (Jiang & u.a., 2023), Si-
Dotierung (Barrow & u.a., 2024), ZrO, als strukturellen Promotor (Li & Chen, 2019) sowie die
EinfUhrung hydrophober organischer Gruppen (Xu & u.a., 2021).

Bei der Synthese wirkt die Glukose-Vorbehandlung als schutzende, hydrophobe
Kohlenstoffschicht gegen wasserinduziertes Sintern und Oxidation (Kung, 1992). Gleichzeitig
erhdht sie die Kupferdispersion und -oberflache, wodurch die Aktivitat verbessert wird (Kung,
1992).

Barrow et al. (Barrow & u.a., 2024) berichten, dass Si-Dotierung die Mobilitat von Kupfer verringert
und dadurch thermisches Sintern hemmt. UberméBige Si-Dotierung kann jedoch aktive Zentren

86



blockieren, weshalb eine sorgfaltige Optimierung erforderlich ist. Bei Tests mit CO,-zu-Methanol-
Umwandlung zeigte ein Si-dotierter CZA-Katalysator nach 600 Stunden Betrieb die 1,4-fache
Aktivitat eines undotierten Vergleichskatalysators. Die Autoren geben an, dass ein Si-basierter
Promotor die Lebensdauer fruherer CZA-Katalysatoren verdoppeln kann.

Previtali et al. (Previtali & u.a., 2020) weisen darauf hin, dass ihre Kurzzeittests Uber 48 Stunden
fur Aussagen Uber Sintern oder Vergiftung nicht aussagekraftig sind. Daher sind wahrscheinlich
Testperioden von mehr als hundert Stunden erforderlich, um die Deaktivierung eines Katalysators
unter normalen Betriebsbedingungen auf einem Reaktorprifstand zu untersuchen.

ZrO, ist thermisch stabiler als AL,O, oder SiO, (Bielik, 2024) und weist basische Eigenschaften auf
(Li & Chen, 2019). Es hemmt die Adsorption von Wasser an aktiven Zentren und reduziert dadurch
die Bildung von Hydroxylgruppen (OH™), die die katalytische Aktivitat beeintrachtigen (Bielik,
2024). ZrO, kann dem CZA-Katalysator zugesetzt oder das Al,O, vollstandig als strukturellen
Promotor ersetzen. Die Zugabe einer geringen Menge SiO, zu einem Cu/ZnO/ZrO,/Al,O,-
Katalysator (CZZA) verbessert dessen Langzeitstabilitdt bei der CO,-zu-Methanol-Synthese
deutlich, da die Kristallisation von Cu und ZnO unterdruckt wird (Wu, Saito, Takeuchi, &
Watanabe, 2001). Abbildung 52 stammt aus (Wu, Saito, Takeuchi, & Watanabe, 2001). Sie zeigt,
dass die Deaktivierung eines CZZA-Katalysators ohne SiO,-Dotierung bei CO,-reichem
Synthesegas (50 bar, 250 °C) bereits nach weniger als 100 Stunden Betriebszeit messbar ist.
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Fig. 2. Effect of a small amount of colloidal silica added to a
Cw/ZnZrm/ Al (5 catalyst caleined at 873 K on its long-term
stability in methanol synthesis from CO-rich feed (a) and by
COyrich feed (b). {O) Cw/ZnOVZr02/ Al 05 catalyst without 5i0;;
(@) Cu/Zn(VZr02/A1 05 catalyst with 0.6 wt.5% Si0;. Reaction
conditions: 523 K; SMPa; SV = 10000h~"; feed gas composition:
(a) CO; (6% MCO (25%)WHa (69%). (b) COp (22%)CO (3%)H2
{75%).

Wu 2001

Abbildung 52: Umsatze in Abhéangigkeit der Betriebszeit mit/ ohne SiO2-Dotierung
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Die Si-Dotierung verringert sowohl die Anfangsaktivitat als auch die Deaktivierungsrate.

Es ist auBerdem zu erkennen, dass bei einem CO,-Gehalt von 6 % und SN=2,03 weder der
dotierte noch der undotierte Katalysator innerhalb von 500 Stunden Betriebszeit eine
Deaktivierung aufweisen.

Das Projektkonsortium leitet daraus ab, dass sich die Lebensdauer des Katalysators im
ResiConMe-Prozess deutlich erhdéhen lasst, wenn der CO,-Gehalt im Reaktor-Feed minimiert
wird. Dies kann beispielsweise durch eine Erhohung der Tailgasruckfuhrung erreicht werden.
Abbildung 52 zeigt zudem, dass in den ersten 500 Stunden die wasserinduzierte Deaktivierung bei
hohen CO,-Einsatzanteilen (unten) ausgepragter ist als die thermisch bedingte Deaktivierung, die
durch hohe CO-Anteile begunstigt wird (oben).

Die Modifizierung der SiO,-Tragerstruktur eines Cu/ZnO/SiO,-Katalysators mit hydrophoben
organischen Gruppen wie Methyl-, Ethyl- oder Propylgruppen fuhrt dazu, dass Wasser von der
Oberflache abgestoBen wird. Dies reduziert das Sintern von Cu und ZnO und verlangsamt die
Katalysatordeaktivierung (Xu & u.a., 2021). Zu lange organische Ketten kdnnen jedoch die
Adsorption von CO, und H, beeintrachtigen, das wiederum die Aktivitat verringert (Xu & u.a.,
2021).

2.3.2.4 Katalysatorselektivitat

CZA-Katalysatoren arbeiten effektiv im Temperaturbereich zwischen 200 °C und 300°C und
erreichen dabei eine Methanolselektivitdt von mindestens 99 % (Sheldon, 2017), (Yang & Ge,
2016). Wie bereits erwahnt, beeinflussen Eisen und Chrom die katalytischen Eigenschaften
negativ. Cr,0,/Cu-Katalysatoren liefern zwar eine hohe Ausbeute, jedoch eine geringe Selektivitat,
wahrend Fe,O0,/Cu-Katalysatoren sowohl eine schlechte Umsetzung und Selektivitdt aufweisen
(Hus, etal., 2017).

Gao etal. (Gao & u.a., 2013) berichten, dass die Methanolselektivitat bei der CO,-Hydrierung
durch den Zusatz von Promotoren in folgender Reihenfolge zunimmt:

CZA < CZA/Mn < CZA/La < CZA/Ce < CZA/Y < CZA/Zr.

Sie zeigen auBerdem, dass die Methanolselektivitat linear mit dem Anteil stark basischer aktiver
Zentren an der Gesamtzahl basischer Zentren korreliert. Ein Cu/ZnO/ZrO,-Katalysator weist eine
hohere Selektivitdt zur Methanolbildung auf als ein Cu/ZnO/Al,O,-Katalysator (Kobl, Thomas,
Zimmermann, Parkhomenko, & Roger, 2016). Dies wird auf die starke Wechselwirkung zwischen
Kupfer und ZrO, zuruckgefuhrt (Etim, Song, & Zhong, 2020).

Das Projektkonsortium bewertet diese Erkenntnisse so, dass undotierte CZA-Katalysatoren
bereits eine sehr hohe Selektivitat besitzen. Diese Selektivitat kann im nahezu isothermen
Reaktorkonzept des  ResiConMe-Prozesses durch die vergleichsweise niedrigen
Betriebstemperaturen zusatzlich unterstitzt werden. Sollte sich eine weitere Steigerung der
Methanolselektivitat als sinnvoll erweisen, halt das Konsortium eine Dotierung mit ZrO, fur eine
geeignete Moglichkeit, um dies zu erreichen.
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2.3.2.5 Katalysatoraktivitat

Die katalytische Aktivitat eines CZA-Katalysators hangt stark von der exponierten
Kupferoberflache ab (Gao & u.a., 2013). Bei gleichmaBiger Verteilung von Kupfer, Zink und
Dotierstoffen gilt: Je groBer die spezifische Oberflache, desto hoher ist die Aktivitat des
Katalysators. Gao et al. (Gao & u.a., 2013) berichten, dass Promotoren die Kupferdispersion, die
Kupferoberflaiche und die spezifische Oberfliche des Katalysators in folgender Reihenfolge
erhohen:

CZA < CZA/Mn < CZA/La < CZA/Ce < CZA/Zr < CZA/NY.

Meshkini et al. (Meshkini, Taghizadeh, & Bahmani, 2010) berichten, dass die Zugabe von Mn und
Zr zu einem CZA-Katalysator die Raum-Zeit-Ausbeute an Methanol bei der CO/CO,-Hydrierung
verbessert. Sauerstoffleerstellen in ZrO, férdern die Aktivierung von CO, indem sie die Bildung
wichtiger Zwischenprodukte wie Formiate begunstigen (Bielik, 2024). Starke Cu-ZrO,-
Wechselwirkungen beglnstigen den sogenannten ,hydrogen spillover, also die Wanderung
aktivierter Wasserstoffatome von Kupfer zu ZrO,, wodurch eine effizientere Hydrierung ermdoglicht
wird (Bielik, 2024). Daruber hinaus vergroBert ZrO, die Kupferoberflache und verandert das
Cu*/Cu-Verhéaltnis (Li & Chen, 2019). Dies beeinflusst wiederum die katalytische Aktivitat
hinsichtlich der CO- und CO,-Hydrierung. Lee etal. (Lee, Bordoloi, Patel, & Bhatelia, 2020)
berichten, dass die Zugabe von Zr zu einem CZA-Katalysator die Methanolausbeute aus CO-
reichem Synthesegas erhoht, gleichzeitig jedoch die CO,-Umsetzung reduziert. Die Autoren
fuhren dies auf eine verstarkte Aktivitat der Wassergas-Shift-Reaktion (WGSR) zuruck. Nach
Einschatzung des ResiConMe-Konsortiums koénnte dies vorteilhaft sein, da dadurch der
Wasserverbrauch im Reaktor erhoht wird.

Previtali et al. (Previtali & u.a., 2020) berichten, dass Ca-dotierte CZA-Katalysatoren bei der CO-
und CO,-Hydrierung hohere Kohlenstoffumséatze erreichen als ein undotierter Referenzkatalysator
(20 bar, synthetisches Biosyngas). Sie beobachteten auBerdem, dass Sr in der CO,-Umwandlung
zu Methanol inaktiv ist. Der undotierte Katalysator zeigte die hdochste Methanolselektivitat und
CO,-Umsetzung, wobei in der Literatur eine geringere Lebensdauer fur undotierte Systeme
berichtet wird. HuS et al. (Hu§, et al., 2017) berichten, dass Zn;0,/Cu-Katalysatoren die hochste
Umsetzung und eine ,moderate” Selektivitat im Vergleich zu Cr;0,/Cu-, Fe;0,/Cu- und Mg,0,/Cu-
Katalysatoren erreichen.

2.3.2.6 Reaktionsmechanismus der Methanolsynthese liber CZA-Katalysatoren

Radiomarkierungsversuche zeigen, dass Methanol hauptsachlich durch CO,-Hydrierung gebildet
wird, wahrend die CO-Hydrierung nur einen geringen Beitrag leistet (Chinchen, Denny, Parker,
Spencer, & Whan, 1987), (Kagan & u.a., 1975). Dementsprechend erfolgt die Methanolbildung aus
CO uberwiegend Uber die Wassergas-Shift-Reaktion (WGSR), gefolgt von der CO,-Hydrierung.
Mikrokinetische Modelle dienen dazu, den Reaktionsverlauf detailliert abzubilden und erlauben
Ruckschlusse darauf, wie Katalysatoren gezielt gestaltet oder optimiert werden konnen (Lacerda
de Oliviera Campos, et al., 2021). Fir die Entwicklung solcher Modelle werden haufig ab-initio-
Berechnungen nach der Density Functional Theory (DFT) in Kombination mit kinetischen Monte-
Carlo-(kMC)-Simulationen eingesetzt (Hu§, et al., 2017).
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DFT liefert Adsorptionsenergien von Zwischenprodukten, Aktivierungsenergien elementarer
Reaktions-Schritte sowie thermodynamische Daten wie Reaktionsenthalpien und freie
Enthalpien. Diese Daten dienen als Eingabe flir kMC-Simulationen. In kMC-Simulationen werden
stochastische Oberflachenprozesse (Adsorption, Reaktion, Desorption) auf einem Gitternetz
aktiver Zentren explizit nachgebildet. Dadurch lassen sich orts- und zeitaufgeloste Informationen
Uber Oberflachenbelegungen und Umsatzfrequenzen (TOF) an spezifischen aktiven Zentren
gewinnen. Die Modelle werden idealerweise mit experimentellen Daten, die einen breiten Bereich
an Betriebsbedingungen (Temperatur, Druck, Raumgeschwindigkeiten, Gaszusammensetzung)
abdecken, validiert (Lacerda de Oliviera Campos, et al., 2021).

DFT- und kMC-Studien berichten, dass die bevorzugte Reaktionsroute — CO,- oder CO-
Hydrierung — stark vom Oxidationszustand der Kupferoberflache abhangt. Liu et al. (Liu, 2017)
zeigen durch DFT- und kMC-Simulationen, dass die CO,-Hydrierung Uber CZA-Katalysatoren
dominiert, wenn die Katalysatoroberflache uberwiegend mit metallischem Kupfer bedeckt ist,
wahrend die CO-Hydrierung bevorzugt ablauft, wenn oxidierte Cu*-Spezies vorherrschen. Sie
berichten: ,If the catalyst support is basic (such as MgO - according to (Li & Chen, 2019), ZrO, is
basic as well) or is modified by other elements (such as alkali metals), the surface is mainly
covered by Cu* species and CO is the main carbon source. However, if the support is SiO, or
AL,O,, the surface is primarily covered by metallic Cu and CO, is the main carbon source Cu,0 is
easily reduced to metallic Cu using H, or CO under the reaction conditions, and the presence of
H,O, CO,, carrier (such as MgQO) or alkali metals stabilize the Cu+ species.” Choi et al. (Choi,
Futagami, Fujitani, & Nakamura, 2001) bestatigen experimentell, dass eine reduzierte Cu/ZnO-
Oberflache mit Cu-Zn-Aktivzentren die CO,-Hydrierung beglnstigt, wahrend eine oxidierte
Oberflache mit Cu-O-Zn-Zentren die CO-Hydrierung fordert. Nach Einschatzung des ResiConMe-
Konsortiums bedeutet dies, dass die Zugabe von ZrO, zum Katalysator die Wasserbildung
unterdriicken kann, da sie das Cu*/Cu-Verhéltnis erhoht. Umgekehrt fuhrt eine Verringerung des
Wasser- und CO,-Gehalts zu einer starker reduzierenden Atmosphare, die das Cu*/Cu-Verhaltnis
senkt. Die Herausforderung besteht somit darin, Cu*-Spezies unter reduzierenden Bedingungen
zu stabilisieren.

Viele neuere kinetische Modelle berlcksichtigen reduzierte aktive Zentren fur die CO,-Hydrierung
und oxidierte aktive Zentren flr die CO-Hydrierung, sowie eine dritte Art aktiver Zentren fur die
Adsorption von H,/H,O (Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018), (Park,
kinetic modeling of methanol synthesis over commercial catalysts based on three-site
adsorption, 2014 b), (Slotboom, et al., 2020), (McNeil, Schack, & Rinker, 1989). McNeil et al.
(McNeil, Schack, & Rinker, 1989) gehen davon aus, dass Wasserstoff auf ZnO adsorbiert. Seidel et
al. (Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018) flhrten eine dritte Art von
aktivem Zentrum in ihr kinetisches Modell mit drei Gleichungen ein, behielten dabei jedoch
denselben Satz von Oberflachenspezies bei. Diese Modifikation verhindert, dass das Modell eine
Oberflachenkonzentration zweimal vorhersagt, eine Einschrankung, die im fruheren Modell von
Graaf et al. (Graaf, Stamhuis, & Beenackers, 1988) vorhanden war. Wahrend ihres Kinetik-
Modellscreenings stellen Slotboom et al. (Slotboom, et al., 2020) fest, dass getestete Modelle mit
drei aktiven Zentren ihre experimentellen Daten deutlich besser reproduzieren als Modelle, die
von nur zwei Arten von Zentren ausgehen.

Grabow etal. (Grabow & Mavrikakis, 2011) kommen zu dem Schluss, dass eine offenere
Kupferoberflache (z.B. Cu(110), Cu(100) oder Cu(211)) die aktiven Cu-Zentren besser
reprasentiert als Cu(111) und dass ZnO eine synergistische Wirkung entfaltet.
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Die meisten Autoren identifizieren die Formiat-Hydrierung als den
geschwindigkeitsbestimmenden Schritt (Rate-Determining Step, RDS) der Methanolsynthese
(Seidel, Jorke, Vollbrecht, Seidel-Morgenstern, & Kienle, 2018), (Lacerda de Oliviera Campos, et
al., 2021), (Slotboom, et al., 2020), (Bussche & Froment, 1996). Einige Arbeiten kommen jedoch
zu einem abweichenden Ergebnis und vermuten, dass die Formiat-Hydrierung eine Sackgasse
sein konnte (Zhao, et al., 2011), (Yang, Mims, Mei, Peden, & Campbell, 2013). Stattdessen wird
vorgeschlagen, dass die Dissoziation von OH-Gruppen aus Ameisensaure (Forminsaure) der RDS
der CO,-Hydrierung ist (Slotboom, et al., 2020), (Zhao, et al.,, 2011). Fiur die umgekehrte
Wassergas-Shift-Reaktion (rWGSR) wird der geschwindigkeitsbestimmende Schritt meist dem
Carboxyl-Zerfall oder der CO,-Dissoziation auf der Katalysatoroberflache zugeschrieben (Previtali
& u.a., 2020), (Kunkes, Studt, Abild-Pedersen, Schlogl, & Behrens, 2015).

Kandemir etal. (Kandemir & u.a., 2016) zeigen experimentell, dass unter CO/H,-Bedingungen
Methoxy- (H;CO) und Hydroxylgruppen (OH™) stabile Oberflachenintermediate sind, wahrend
unter CO,/H,-Bedingungen zuséatzlich Formiat-Spezies auftreten. Unter Verwendung von DFT und
Mean-Field-Modellierung entwickeln Lacerda de Oliveira Campos et al. (Lacerda de Oliviera
Campos, et al., 2021) ein mikrokinetisches Modell, das drei Typen aktiver Zentren berlcksichtigt:
Cu(211), Cu/Zn(211) und ein nicht naher spezifizierten Zentrum fur die kompetitive Adsorption
von H, und H,O. Sie berichten, dass Methanol hauptsachlich uber CO,-Hydrierung an Cu/Zn-
Zentren gebildet wird, wahrend CO uberwiegend Uber die WGSR an Cu-Zentren umgesetzt wird.
Die CO-Hydrierung tragt bei CO-reichen Bedingungen (z. B. 20 % der Methanolproduktion bei
COR=0,25) signifikant zur Produktbildung bei, wird jedoch bei hoheren CO,-Anteilen durch
Formiat-Blockierung der Cu-Zentren gehemmt. Die Autoren schlagen daher vor, den Katalysator
so zu modifizieren, dass Formiat-Spezies alle Cu-Zentren blockieren, um die rWGSR zu
unterdricken und die CO,-Hydrierung unter CO,-reichen Bedingungen zu begunstigen. Das
ResiConMe-Konsortium zieht daraus die Einschatzung, dass der entgegengesetzte Ansatz - also
eine Minimierung der Cu-Blockierung — unter CO-reichen Bedingungen die direkte CO-Hydrierung
und die Vorwarts-WGSR fordern und dadurch Wasseranteil im Produktgas reduzieren kdnnte.

Mit Sauerstoff-lIsotopenmarkierung zeigen Liu et al. (Liu G. , 1985), dass eine Vorbehandlung des
Katalysators mit Wasser die CO,-Hydrierung hemmt, wahrend die CO-Hydrierung unbeeinflusst
bleibt. Dies unterstreicht, dass Wasser neben seiner Rolle bei der Katalysatordeaktivierung (z. B.
durch Sintern) auch direkt in die Reaktionsmechanismen eingreift.

2.3.2.7 Zentrale Erkenntnisse zum Katalysator

Kommerzielle CZA-Katalysatoren zeichnen sich durch eine sehr hohe Selektivitat sowie eine lange
Lebensdauer von mehreren Jahren aus. In Abwesenheit typischer Katalysatorgifte stellt Wasser
den wichtigsten Faktor fur die Deaktivierung dar. Ein CO-reiches Feedgas wirkt sich vorteilhaft auf
die Lebensdauer aus, da es wasserarme Bedingungen erzeugt — auch wenn ein hoher CO-Anteil
gleichzeitig das thermische Sintern begunstigt.

Methanol wird Uberwiegend durch CO,-Hydrierung gebildet. Unter CO-reichen Bedingungen
gewinnt die CO-Hydrierung an Bedeutung. Diese kann geférdert werden, wenn der Anteil an Cu™-
Zentren auf der Katalysatoroberflache erhoht wird. Die Herausforderung besteht darin, Cu*-
Spezies unter reduzierenden Bedingungen stabil zu halten.
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Die Zugabe von ZrO, zum CZA-Katalysator oder der Einsatz eines Cu/Zn0O/ZrO,-Katalysators
verbessert Lebensdauer, Selektivitat und Konversion. Zudem unterstutzt ZrO, wahrscheinlich die
Wasserreduktion, indem es das Cu*/Cu-Verhaltnis erhoht. Darliber hinaus wird aus der Literatur
abgeleitet, dass eine Si-Dotierung die Lebensdauer des Katalysators weiter verlangern kann, da
sie die Sinterneigung reduziert und die Struktur stabilisiert.

2.3.2.8 Katalysatorschlamme

Die Katalysatorschlamme (Slurry) wird durch Mischung des Katalysators mit Tensiden und
Bindemitteln hergestellt.

Als Katalysator fur Methanolsynthese kommt, wie oben beschrieben ein Cu/ZnO/Al203
(Kupfer/Zinkoxid/Alumiumoxid; CZA) zur Anwendung.

Bindemittel werden zur Verbesserung der Haftung (Adhasion) eingesetzt. Als Bindemittel kdnnen
folgende Stoffe eingesetzt werden:

e PVA (Polyvinylalkohol)
o Tylose (Methylhydroxyethylcellulose)
e PEG (Polyethylenglykol)

GemaB (He, Fan, Luo, Bellettre, & Yue, 2020) erwiesen sich die Binder PVA und Tylose am
effektivsten. Mit diesen Bindemitteln wurden beispielsweise gute Haftbedingungen an einem
Probestlck (quadratisches Hohlprofil 8x8 mm aus 316L) festgestellt. Unter Prufbedingungen
wurden 11,5 Gewicht-%-Verlust unter einer dreistindigen Ultraschallbehandlung festgestellt.
Neben der Haftung tragen Binder zur homogenen Beschichtung (gleichmaBige Verteilung der
Katalysatorpartikel) und zur Kohasion in den Schichten bei. Zudem wird die mechanische
Stabilitat, die fur die Aufrechterhaltung der katalytischen Leistung entscheidend ist, verbessert.
Die Bindemittel werden durch den abschlieBenden Brennvorgang (Kalzinierung) zersetzt und
verbleiben damit nicht in der Katalysatorschicht.

Mit dem Wash-Coating-Verfahren kénnen grundsatzlich nur sehr diinne Katalysatorschichten
aufgebracht werden. In (Apichaya , Phavanee, & Chaiwat, 2019) wurde beispielsweise in einem
Beschichtungsvorgang auf Edelstahl eine Einzelschicht (Single-Layer) von 0,122 mm erreicht. Im
Wash-Coating-Verfahren kann der Katalysator allerdings auch schichtweise aufgebracht werden,
um groBere Katalysatordicken herzustellen. Aufgrund der besseren Haftung auf der vorhandenen
Katalysatorschicht ist die Herstellung in mehreren Schichten (Multi-Layer-Verfahren) maoglich.
Schichtdicken von 0,5 mm sind ggf. in weniger als 10 Beschichtungsvorgangen zu erreichen.

Nach (He, Fan, Luo, Bellettre, & Yue, 2020) konnte z.B. auf dem Tragerwerkstoff FeCrAlloy eine -
ALO; Beladung von 510 g/m2 nach vier Beschichtungsvorgangen erzielt werden. Dies entspricht
einer Schichtdicke von 0,25 mm. Zu groBe Schichtdicken fuhren allerdings, aufgrund
unterschiedlicher Warmeausdehnungskoeffizienten des Tragerwerkstoffes und der Beschichtung,
zu mechanischen Schwierigkeiten (Abplatzen) wahrend des Kalzinierungsvorgangs (Brennen).
Nach dem derzeitigen Entwicklungsstand werden Schichtdicken < 0,6 mm angestrebt. Diese
Schichtdicken mussen entsprechenden Versuchen unterzogen werden, um die Haftfestigkeit
sicherzustellen.
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2.3.2.9 Katalysatorhaftung an der Filamentstruktur

Ein Schlusselfaktor fur die Haftfestigkeit ist die Oberflachenbeschaffenheit der Filamentstruktur.
Die Haftung der Wash-Coat-Beschichtung erfolgt hauptsachlich durch mechanische
Mechanismen wie die Verankerung und Verzahnung der Wash-Coat-Partikel mit den
OberflachenunregelmaBigkeiten der Trageroberflache. Ein wesentliches Kriterium flar die
Beschichtbarkeit von Metallen ist daher die Bildung einer geeigneten Oxidschicht auf dem Trager,
die die Rauheit der Oberflache erhoht.

Chemische Bindungen zwischen der Oxidschicht und der Katalysatorschlamme konnen die
Haftung zuséatzlich verbessern, sind jedoch von untergeordneter Bedeutung im Vergleich zu
mechanischen Anhaftungsmechanismen.

Tabelle 29 zeigt thermische Behandlungsparameter, die fur verschiedene metallische
Legierungen angewendet wurden, um eine kontinuierliche, homogene und gut haftende
Oxidschicht zu bilden.

Main Thermal Oxide Layer
Alloy Elements Treatment Composition References
Fecralloy Fe, Cr, Al 900°C, 22 h Al,O, [63,64]

Fecralloy Fe, Cr, Al 1000°C Al,O4 [65]
EN 1.4571/AISI 316 Ti e, Er; T 800°C, 2 h - [66]
EN 1.4512/AISI 406 Fe, Cr,Ti 850°C, 2 h Cr,04 [67]
AlSI 304 Fe, Cr, Ni 900°C, 1h MnCr,0O, [68]

Cr,0,
AlSI 304 Fe, Cr, Ni 850-950°C,3 h MnCr,QO, [69]

Cr,0O,

Tabelle 29: Thermische Behandlungen zur Erzeugung einer Oxidschicht (Laguna, Centeno, & Odriozola)

Die Werkstoffe Fecralloy, AlISI316Ti und AlSI406 werden aufgrund mangelnder Verflugbarkeit oder
schwierigerer Verarbeitbarkeit im 3D-Druck an dieser Stelle nicht in Betracht gezogen. Der
Werkstoff AISI316L (1.4404; b)) wird in obenstehender Tabelle nicht aufgefihrt. GemaB der
Aussage der Experten der Fa. Rosswag bildet dieser Werkstoff nach Warmebehandlung allerdings
eine ahnliche Oxidschicht (vgl. (Neumduller, 2025)).

Nach Angaben der Fa. C2Cat sind die Werkstoffe a) und b) grundsatzlich fir die Beschichtung mit
dem Wash-Coating-Verfahren geeignet. Bei dem Werkstoff c) ist voraussichtlich mit einer etwas
besseren Haftung im Vergleich zu a) und b) zu rechnen. Eine definitive Aussage zur Haftfestigkeit
des Katalysators an 3D-gedruckten Bauteilen kann allerdings erst nach eingehenden Versuchen
getroffen werden.

2.3.2.10 Aufbereitung und Recycling

Aufgrund thermischer und chemischer Belastung ist bei den oben genannten Katalysatoren von
einer Uber die Betriebszeit abnehmenden Umsatzleistung auszugehen (vgl. Ausfuhrungen oben).
Nach Aussage der Fa. C2Cat ist zum einen mit Rissbildung und Abplatzen der Katalysatorschicht
nach einer konstruktions- und lastabhangigen Betriebsstundenzahl zu rechnen. Zum anderen
wird der Katalysator durch Oxidation der aktiven Zentren (speziell Kupfer) mit der Zeit deaktiviert.
Dieser Deaktivierung des Katalysators kann mit ,Refreshing“-MaBnahmen, z.B. dem
regelmaBigen Spulen des Reaktors mit reduzierendem Gas (z.B. Wasserstoff) begegnet werden.
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Der mechanische VerschleiB erfordert dagegen Aufbereitungs- und Recycling-MaBnahmen. Hier
bietet die Trennung des drucktragenden Teils vom Reaktorinnenteil wiederum Vorteile. Der
beschichtete Reaktorinnenteil kann getrennt entnommen und behandelt werden. Dieser besteht
zudem aus einem, duinn mit Katalysator beschichtetem Werkstoff. Dadurch ergeben sich sehr
gute Moglichkeiten zur Aufbereitung (z.B. Neubeschichtung, ,Uberschichten“ ) und zum
Recycling.

2.3.3 Thermomanagement Reaktor (AP2D)

Um eine optimale Nutzung des Katalysators zu erreichen und die Bildung von Nebenprodukten
auf ein Minimum zu reduzieren, muss die Kihlung bei nahezu konstanter Temperatur im gesamten
Reaktor erfolgen. Als Kuhlmedium wird dabei das Speisewasser (Edukt) verwendet
(Stoffintegration). Um isotherme Bedingungen zu schaffen ist eine Siedewasserkihlung
vorgesehen. Bei der angestrebten Betriebs- bzw. Reaktionstemperatur von 230°C ergibt sich ein
Kihlwasserdruck (Dampfdruck) von ca. 28 bara. Die Auslegungsparameter der HeiBseite (230°C/
50 bara) stellen obere Grenzwerte der Betriebsbedingungen im Reaktor dar und sind Resultat der
verfahrenstechnischen Simulation.

Kaltseite - Betriebsparameter Heif}seite - Betriebsparameter
Temperatur TO = 229.9°C Temperatur TO = 230°C
Druck PO = 27.9 bara Druck PO = 50 bara

Tabelle 30: Auslegungsdaten des Reaktors

Die in Tabelle 30 genannten Parameter dienen zur mechanischen Auslegung des Reaktors.

Der Betrieb des Reaktors soll im Gleichstrom des Reaktionsgases und des Kuhlmediums
erfolgen. Die Durchstromung erfolgt von unten nach oben (Synthesegas N1 zu N2; Kihlmedium
von N3 zu N4; vgl. Abbildung 49). Dadurch wird der natilrliche Auftrieb des siedenden
Kiihlwassers zur Uberwindung von Druckverlusten genutzt. Am Eintritt des Synthesegases in den
Katalysator ist die Reaktionsgeschwindigkeit am groBten. Daher ist an dieser Stelle die héchste
Warmeleistung Uber die Reaktorldnge zu erwarten. Mit der Kuhlwasserfuhrung im Gleichstrom
wird das hochste Kuhlpotential (geringster Dampfanteil im Kihlwasser) im Bereich der hochsten
Warmeleistung genutzt.

Die Kiihlung wird im ersten Schritt durch zwei CFD-Simulationen abgesichert:
e Berechnung eines periodischen Filament-Elementes
e Berechnung des gesamten Reaktors. Hier wird das Reaktorinnenteil als poroses Medium

mit einem Druckverlustbeiwert von {'= 10 pro Filamentreihe berechnet

In Zukunft wird eine genauere Modellierung der Reaktorkuhlung angestrebt, bei der die
Verdampfung des Kilhimediums mitbertcksichtigt wird. Dies ist bisher nicht geschehen.
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Die aktuellen Simulationsergebnisse zeigen:

e Der Warmeubergang bzw. die Temperierung ist weder durch die Warmeleitung im
Filament noch durch den Warmeubergang ins Kuhlmedium limitiert. Auch bei reiner
Dampfstromung auf der Filament-Oberflache ist der Warmeubergang nicht limitierend

e Das Kuhlwasser muss so zugefuihrt werden, dass eine gleichmaBige Durchstromung des
gesamten Reaktionsraumes sichergestellt ist. Dies kann beispielsweise durch ein
zentrales Verteilerrohr erreicht werden

e Es muss sichergestellt werden, dass keine groBeren Gebiete von mehreren Zentimeter
Durchmesser entstehen, in denen ausschlieBlich uberhitzter Dampf vorliegt. Um sicher
zu gehen, muss die Verdampfung mitgerechnet werden. Insbesondere ist zu
untersuchen, ob stabil anhaftende Blasen entstehen kdnnen

2.3.3.1 Einzelfilament

Wie in Abschnitt 2.3 beschrieben werden die Filamente mit sechseckigem Querschnitt
konstruiert. Um die Stabilitat und die beschichtbare Flache zu erhohen werden im Sechseck
sternformig Stege angeordnet.

F

Filament mit Stern

Katalysatorschicht
(Gasraum)

Abbildung 53: Anordnung Filamente mit ,,Stern*

Far Stromungssimulationen am Einzelfilament werden die Symmetrien des Querschnitts genutzt.
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Abbildung 54: Symmetrieeigenschaften Filament

Es werden folgende Randbedingungen zur Modellierung der Stromung im Kihlspalt und dem
Temperaturfeld im Filament angesetzt:

e Druck Kuhlwasser-/ Dampf p =28 bara

e Temperatur Kihlwasser T=230°C

e Wairmestromdichte aus der exothermen Reaktion im Filament: 100 W/m?

e Geschwindigkeit Kiuhlwasser bei Gleichverteilung Gber alle Filamente: 2,95e-3 m/s
(Leerrohrgeschwindigkeit: 5,27e-4 m/s)

e Dampfgeschwindigkeit bei Verdampfung der fur die Kihlung notwendigen Menge Wasser
von 18,4 kg/h und Reaktor (DN350): 0,026 m/s

e Eingesetzter Solver: ANSYS fluent

Eintrittgeschwindigkeit:
yWasser =2,9&3 n-gvs

vDampf =0,026 m/s
m)\ “ ‘“:;;'ittstenpertur =230C

Kiihispalt
(Wasserrau

Warmestromdichte an den
Innenflachen des Filaments: 100 Wi
1 (Gasraum)
[

.

Abbildung 55: Randbedingungen Simulationsmodell
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Mit den Simulationen werden zunachst zwei Grenzzustéande untersucht. Die erste Berechnung
erfolgt unter der Annahme, dass das Kuhlwasser flussig bleibt (ohne Verdampfung). In der zweiten
Simulation dagegen wird angenommen, dass das Kuhlwasser vollstandig verdampft ist. In beiden
Fallen wird von einem vollstandig laminaren Stromungsprofil im Kuhlspalt wegen der sehr
geringen Stromungsgeschwindigkeiten bzw. Reynoldszahlen ausgegangen.

Nachfolgende Abbildung zeigt die Geschwindigkeit des reinen (flussigen) Kuhlwassers im
Kihlspalt. Die maximale Stromungsgeschwindigkeit betragt Vmawwasser = 5,458e-3 m/s. Nach einer
gewissen Einlaufstrecke ist das laminare Stromungsprofil voll ausgebildet.

Velocity
ContourVel Figure 2 vel

5.458e-03
4.912e-03
4.366e-03
3.820e-03
3.275e-03
2.729e-03
2.183e-03
1.637e-03
1.092e-03
5.458e-04

0.000e+00
[m s”-1]

Abbildung 56: Stromungsgeschwindigkeit im Kiihlspalt (fliissig; symmetrische Halfte)

In Abbildung 57 ist das zugehorige Temperaturprofil im Filament und im Kuhlspalt dargestellt.

Temperature
ContourTemp Figure 1 Temps

5.080e+02
5.075e+02
5.070e+02
5.065e+02
5.060e+02
5.055e+02
5.050e+02
5.045e+02
5.040e+02
5.035e+02

5.030e+02
[K]

Abbildung 57: Temperaturprofil im Kiihlspalt/ Filament (fliissig; symmetrische Halfte)
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Das Wasser erwarmt sich auf einer Filament-Elementldnge von 10 mm (Modelllange) praktisch
nicht. Die Temperaturdifferenz zwischen Filament und Wasser betragt in allen Bereichen weniger
als 0,5 K.

Unter Berlcksichtigung der Stoffwerte von Wasserdampf im Kuhlspalt ergibt sich nach eine im
Vergleich zu flussigem Wasser groBeren Einlaufstrecke ein laminares Stromungsprofil. Die
maximale Stromungsgeschwindigkeit betragt Vmaxpampr = 5,322e-2 m/s (Faktor 10 im Vergleich zu
flssigem Wasser).

Velocity
ContourVel Figure 2 vel

5.322e-02
4.790e-02
4.258e-02
3.726e-02
3.193e-02
2.661e-02
2.129e-02
1.597e-02
1.064e-02
5.322e-03

0.000e+00
[m s7-1]

Abbildung 58: Stromungsgeschwindigkeit im Kiihlspalt (dampfformig; symmetrische Halfte)

Das Temperaturfeld fur dampfformiges Fluid in Abbildung 59 zeigt eine signifikante Erwarmung
des Filamentes um 3 K. Der Dampf erwarmt sich um ca. 2,5 K. Die Erwarmung ist im
Wesentlichen auf die geringe Warmekapazitdt des Dampfs zuruckzufuhren. Die
Temperaturdifferenz zwischen Filamentmaterial und Dampf am Ende des Filamentsegments
betragt auch fur dieses (worst-case) Szenario weniger als 1 K. Nur untergeordnet sind
Temperaturdifferenzen aufgrund des Warmubergangs in das Fluid und die reduzierte
Warmeleitung im Dampf.
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Temperature
ContourTemp Figure 1 Temps
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Abbildung 59: Temperaturprofil im Kiihlspalt/ Filament (dampfférmig; symmetrische Halfte)

Aus den Berechnungsergebnissen lasst sich schlussfolgern, dass solange das Reaktorinnenteil
mit Wasser und Dampf im Zweiphasengebiet durchstromt wird, eine nahezu perfekte, isotherme
Temperierung des Reaktors maoglich ist.

Kritisch ware ein Betriebszustand, bei dem groBraumig lediglich Uberhitzter Dampf zur Kihlung
der Filamente vorliegt. Durch weitere verfeinerte Modellierung und Optimierung ist
sicherzustellen, dass dieser Zustand nicht auftreten kann.

2.3.3.2 Gesamtreaktor

Der Reaktor wird zunachst mit ausschlieBlich flissigem Wasser als Kihlmedium durchstromt.
Der Reaktionsraum mit den Filamenten wird als pordses Medium mit einem Druckverlustbeiwert
von ¢ = 10 pro Filament-Reihe gerechnet. Das Kihlmedium tritt am unteren Stutzen ein und am
oberen aus.

Als Solver wird ANSYS CFX verwendet.

Abbildung 60 und Abbildung 61 zeigen, dass in diesem Fall das Kiihimedium nicht gleichmaBig im
Reaktionsraum um die Filamente verteilt werden kann. Das Wasser stromt im Wesentlichen in
dem konstruktionsbedingt vorhandenen Ringspalt zwischen drucktragender AuBenhdille und
Reaktorinnenteil (Filamente) um den Reaktionsraum herum.
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Kuhlwasseraustritt
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Reaktor (Modell als
poroses Medium)

Kuhlwassereintritt
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Abbildung 60: Stromungsgeschwindigkeitsprofil Vorderansicht

Reaktor (Modell als
pordses Medium)

Kuhlwassereintritt

—

Kihlwasseraustritt

Symmetrielinie
Konstruktiver Ringspalt {ca. 8 mm) zwischen Aulienhille und
Reaktorinnenteil (Filamente)

Abbildung 61: Stromungsgeschwindigkeitsprofil Draufsicht

Die dunkelblauen Isoflachen stellen dabei Geschwindigkeiten von v = 0,05 m/s und die hellblauen
Isoflachen Geschwindigkeiten mitv = 0,02 m/s dar.

Durch Modifikation der Kuhlwasserzufuhrung kann die Verteilung des Wassers deutlich
verbessert werden. Wird das Kiuhlwasser zentral in den Reaktor eingeleitet (z.B. perforiertes
Verteilerrohr oder gedruckter freier Querschnitt) so ergeben sich gunstigere
Geschwindigkeitsprofile (Verteilung) sowohl fur die Stromung von flussigem Wasser als auch fur
die Stromung von Wasserdampf (vollstandig gasformig).
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Abbildung 62: Optimierte Stromungsgeschwindigkeitsprofil Vordersicht

Abbildung 62 zeigt links die Wassergeschwindigkeiten (0 m/s < vwasser < 0,2 m/s) und die rechts die
Dampfgeschwindigkeiten (0 m/s < Vpampr < 0,05 m/s). In beiden Fallen ist die Durchstrémung mit
Wasser und Dampf in allen Bereichen gegeben.

In einer weiteren Simulation wird das Kihlmedium als Zweiphasenstromung mit 50% Dampfanteil
und einer DampfblasengroBe von dease = 1 mm berechnet. Flur diese Variante ergibt sich eine
vollstandige Durchstromung des Reaktorraums von innen nach auBen. Der ganze Reaktionsraum
ist mit Wasser geflllt, die Blasen steigen relativ ungehindert auf.

Die wichtige Bedingung eines hohen Wasseranteils ist im gesamten Reaktionsraum erfullt. Eine
gute Kihlung ist sichergestellt.

Auch hier ist im nachsten Schritt eine genauere Modellierung inklusive Verdampfung durch
Warmeeintrag und — nach Moglichkeit — Berucksichtigung der Anhaftung von Blasen angedacht.

Grundsatzlich wird aber eine sehr gute und gleichmaBige Temperierung des Reaktionsraumes
erwartet, so lange an jedem Ort im Reaktor ein signifikanter Wasseranteil vorliegt. Dies wird durch
die aktuellen Simulationsergebnisse gezeigt.

2.3.4 Handlungsempfehlungen Laborreaktor (AP3A)

Im weiteren Projektverlauf soll die experimentelle Validierung der Reaktionskinetik in einem
Laborreaktor erfolgen. Hierzu soll ein katalytisch beschichtetes Filament (Rohr) entwickelt,
hergestellt und in einem isotherm betriebenen Prifstand getestet werden. Dabei sollen
insbesondere die Reaktionskinetik (Methanolbildung), der Einfluss der Katalysatorschichtdicke
sowie die Langzeitstabilitat der Katalysatorschicht untersucht werden.
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Aus den bisher theoretisch gewonnen Erkenntnissen lassen sich folgende
Handlungsempfehlungen flr den Laborreaktor ableiten:

a) Funktionale Anforderungen

Das hexagonale Filament dient als Tradgermaterial fur den Katalysator zur katalytischen
Umsetzung von CO, und H, zu Methanol. Das Bauteil muss dabei eine homogene
Durchstromung des Gasgemisches sicherstellen und den isothermen Betrieb durch Luft- oder
Gastemperierung gewahrleisten (z.B. durch Kuhlrippen). Die durch die exotherme Reaktion
erzeugte Warme darf nicht zu Temperaturgradienten von groBer +/-5 Kim Filament fuhren.

b) Mechanische und geometrische Anforderungen

Am Prufstand soll ein hexagonales Filament (Rohr) mit einer Kantenlange von 4-8 mm und
einer Lange von 50-150 mm untersucht werden. Das Bauteil kann dabei konventionell oder
additiv (3D-Druck) aus AISI 316L oder Inconel 718 gefertigt werden. Die Beschichtung erfolgt
Uber das oben beschriebene Wash-Coating-Verfahren mit einem Cu/ZnO/Al,O;-Katalysator-
System. Die Untersuchungen sollen fur verschiedene Schichtdickenvarianten von 0,1-1 mm
durchgefuhrt werden. Als Anforderungen an das beschichtete Filament werden zunachst eine
ausreichende Haftung des Katalysators flr Betriebsdauern >= 100 h (keine Risse oder
Ablosungen) sowie eine ausreichende thermischen Stabilitdt bis 523 K (250°C; z.B.
thermische Sintern) definiert.

c) Thermische und chemische Anforderungen

Far die Untersuchungen werden Betriebstemperaturen von 473 — 523 K (200-250°C) bei einem
Betriebsdruck von 40-50 bara angestrebt. Dabei sollen isotherme Betriebsbedingungen durch
eine geregelte Luftstromung sichergestellt werden. Die Zusammensetzung des
Synthesegases wird zunachst mit H,/CO, (= 3:1) definiert. Optional kann ein Synthesegas mit
einem Kohlenstoffmonoxid CO-Anteil untersucht werden. Die Reaktion wird exotherm
ablaufen. Dabei ist von einer Reaktionswarme von ~-50 kJ/mol auszugehen. Die Werkstoffe
des Filaments mussen eine ausreichende chemische Bestandigkeit gegen CO,, H,, CO und
CH,OH aufweisen.

d) Prufkonzept

Die Untersuchungen zielen auf den Nachweis der Kinetik, einen Abgleich mit den Ergebnissen
aus den Simulationen, dem Nachweis der Schichtstabilitat und eine Chemisorptionsanalyse
ab. Als MessgroBen werden dabei die Umsatzraten den Methanols und Kohlenstoffdioxids
sowie der Temperaturverlauf und die Schichtintegritat definiert. Die Versuche werden unter
isothermen Randbedingungen fur verschiedene Schichtdicken durchgefuhrt. Aufgrund der
Geometrie des Prifobjekts (Filament) ist von einer Pfropfenstromung (Plug-Flow-Prinzip)
auszugehen. Kuhlversuche mit Wasser werden nicht durchgefuhrt.
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e) Prufstand- und Schnittstellenanforderungen

Die Versuche sollen an einem bestehenden Priufstand (Rohrreaktor) der TU Muinchen
(Garching) durchgefuhrt werden. Daher ist bei der Konstruktion des Laborreaktors auf die
Kompatibilitat mit der vorhandenen Infrastruktur zu achten. Fur die Temperaturregelung ist ein
luftgefuhrtes Heizsystem (Regelgenauigkeit +/-5 K) notwendig. Es missen Messanschlusse
fur Temperaturen, Drilcke, Durchflisse und die Gasanalytik vorgesehen werden. Bei
konventioneller Fertigung des Filaments kann ein direkter Anschluss an den Prufstand
erfolgen (z.B. durch Schneidringverschraubung). Im Falle additiver Fertigung muss das Bauteil
in ein Rohr eingeschoben werden kdnnen. Dabei ist auf ein geringes SpaltmaB zu achten (ggf.
mit Dichtung).

f) Langzeituntersuchungen

Zur Bewertung der Schichtstabilitat, Oxidation, Aktivitats- und Strukturveranderungen ist einer
Dauerversuch > 100 h notwendig.

g) Akzeptanzkriterien

Kriterium Zielwert Priifmethode
Methanolbildung nachweisbar, reproduzierbar Gasanalytik

Isothermie AT <+/-5K Thermoelemente
SchichtgleichméBigkeit | +/-10% Mikroskopie

Haftung keine Risse/ Abplatzungen visuell/ Querschnitt
Aktive Oberflache Abweichung zwischen verschiedenen Schichtstarken Chemisorptionsmessung

Tabelle 31: Akzeptanzkriterien

24 Ganzheitliche techno-6konomisch-okologische Bewertung (AP3B)

Im Rahmen einer ganzheitlichen Bewertung sollen die in Projektphase 1 erzielten Ergebnisse des
Entwicklungs- und Forschungsprojektes ResiConMe umfassend beurteilt werden. Im Fokus
stehen dabei die technologischen, wirtschaftlichen und okologischen Aspekte des neu
entwickelten dezentralen Methanolsyntheseverfahrens.

2.41 Technische Analyse

In der technischen Analyse wird dabei zunéchst der Entwicklungsstand in Projektphase 1
zusammengefasst. Im Weiteren wird ein Uberblick zu den derzeit noch vorhandenen technischen
Risken und Herausforderungen gegeben. AbschlieBend werden die Vorteile des ResiConMe-
Prozess im Vergleich zu Prozessen nach Stand der Technik dargestellt.
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2.4.1.1 Technischer Entwicklungsstand

Der neu entwickelte ResiConMe-Prozess unterscheidet sich grundlegend von konventionellen
Methanolproduktionsverfahren durch folgende technologische Innovationen:

e den Einsatz der Hochtemperatur-Co-Elektrolyse (SOEC) anstelle einer getrennten H,-
Erzeugung,

o den Wegfall der energieintensiven Rektifikation sowie

e die Entwicklung und Integration eines mikrostrukturierten Methanolreaktors mit hoher
Reaktionsselektivitat.

Der Prozess wurde in Projektphase 1 mit Hilfe von Simulationswerkzeugen detailliert untersucht.
Die dabei erzielten Ergebnisse zeigen, dass das Ubergeordnete Ziel des ResiConMe-Projektes eine
kleinindustriellen, modularen und skalierbaren Methanolsyntheseanlage, die eine dezentrale
Herstellung von grunem Methanol aus biogenem CO,, Wasser und erneuerbarem Strom
ermdglicht, aus technischer Sicht erreichbar und sinnvoll ist. Diese Einschatzung wird durch
nachfolgende Aspekte unterstrichen.

a) Standortverfugbarkeit

Durch die container- und skidbasierte Bauweise ist eine flexible Installation an bestehenden
Energieerzeugungsanlagen und Eduktquellen (CO, und Wasser) moglich. Besonders geeignet sind
dabei folgende Standorte:

¢ Wind- und Photovoltaikstandorte mit negativen Residuallasten,
¢ Biogas- bzw. Biomethananlagen mit biogenem CO,,

e Zement- und Bioethanolanlagen,

e CO,-Abscheideanlagen (CCS),

o Tiefengeothermieanlagen mit CO,-Freisetzung.

Dabei bieten Standorte mit Kombinationen aus Energieerzeugung und Eduktproduktion (CO)
besondere Vorteile.

Grundsatzlich stehen sowohl in Deutschland (vgl. Abschnitt 1) als auch international (Fuchs,
2025) geeignete Standorte in ausreichender Anzahl zur Verfligung.

b) Komponentenverfugbarkeit

Der ResiConMe-Prozess kann weitgehend mit marktverflugbaren Apparaten realisiert werden (vgl.
Abschnitt 2.2). Die technische Herausforderung liegt in der Anpassung der Systeme auf
wasserstoffreiches Synthesegas und der Integration der Hochtemperatur-Co-Elektrolyse. Die
modulare Bauweise beglnstigt eine schnelle Serienfertigung und wirtschaftliche Skalierung des
Systems.
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c) Wasserstoffbedarf

GemaB Abschnitt 2.2.7 kann der Wasserstoffbedarf um ca. 1/3 im Vergleich zu
Methanolsyntheseprozessen nach Stand der Technik gesenkt werden. Beim Vergleich von
Prozessen auf Grundlage der Eduktbedarfe sollte allerdings beachtet werden, dass bei dem
ResiConMe-Prozess neben Wasserstoff auch Kohlenstoffmonoxid bereitgestellt werden muss.

d) Energiebedarf/ Wirkungsgrad

Durch Einsparung Rektifikation und einem héheren Wirkungsgrad der HT-Co-Elektroylse wird
gegenuber dem Prozess mit PEM-Elektrolyse (vgl. Abschnitt 1; Prozesspfad B)) deutlich weniger
Energie bendtigt. Nachfolgende Tabelle zeigt den spezifischen Stromverbrauch des ResiConMe-
Prozesses:

Spezifischer Stromverbrauch MWh/t MeOH
CO2-Abscheidung u. Aufreinigung 0.7
SOEC 8.2
Rohgas- und Kreisgasverdichter 0.75
Kihlung 0.1

ges. MeOH-Produktion 9.75

Tabelle 32: Spezifischer Stromverbrauch

Der spezifische elektrische Energieverbrauch der Methanol-Synthese aus biogenem CO, mit PEM-
Elektrolyse (vgl. Abschnitt 1; Prozesspfad B) liegt nach unseren Berechnungen bei 11,8 MWh pro
Tonne Methanol. Zum Vergleich: Die DECHEMA gibt einen Wert von 11,02 MWh je Tonne Methanol
an (Bazzanella & Ausfelder, 2017). Hier ist allerdings der Strombedarf fir die CO,-Abscheidung
und -Aufreinigung nicht enthalten (insgesamt somit ca. 11,7 MWh/tmeon). Damit ergibt sich eine
Energieeinsparung des ResiConMe-Prozesses im Vergleich zum Prozesspfad B um ca. 17%.

Der dort beschriebene Weg Uber die CO,-Hydrierung weist einen energetischen
Gesamtwirkungsgrad von ca. 47% auf. Demgegenuber sind mit dem ResiConMe-Prozess
energetische Gesamtwirkungsgrade, in Abhangigkeit vom Wirkungsgrad der HT-Co-Elektrolyse,
von ca. 57% bis 63% erreichbar. Eine detaillierte Gegenuberstellung der beiden Prozesspfade ist
(Kirchenbauer & Meier-Staude, 2025) zu entnehmen.

e) Produktqualitat

Nach derzeitigem Simulationsstand konnen Produktreinheiten von ca. 97% erreicht werden (3%
Wasseranteil im Produkt; vgl. Tabelle 28). Dagegen ist gemaB (Bertau, Offermanns, Plass,
Schmidt, & Wernicke, 2014) im Prozess nach Pfad B (vgl. Abschnitt 1) mit ca. 36% Wasseranteil im
Produkt zu rechnen. Damit erzielt der ResiConMe-Prozess deutlich héhere Produktqualitaten in
einem Prozessschritt, die fur bestimmte Anwendungen ohne weitere Aufbereitung einsetzbar
sind.
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f) Mikrostrukturierter Methanolreaktor

Der neu entwickelte mikrostrukturierte Reaktor bietet gegenuber den nach Stand der Technik
eingesetzten Festbettreaktoren, den Vorteil einer langzeitstabilen isothermen Prozessflihrung.
Durch isotherme Kihlung werden lokale Temperaturspitzen (,Hotspots“) im Katalysator
vermieden. Dadurch kann auf die Methanolproduktion und die Bildung von Nebenprodukten (z.B.
Wasser) gezielter Einfluss genommen werden.

Durch additive Fertigung (3D-Druck) kénnen komplexe Kanalgeometrien fur einen optimierten
Warmeubergang und geringe Druckverluste (Reduktion der Verdichterleistung) verwirklicht
werden.

Die Standzeit der Reaktoren hangt im Wesentlichen von der Lebensdauer des Katalysators ab.
Diese betragt gemaB Abschnitt 2.3.2 4 — 8 Jahre. Durch die in Abschnitt 2.3 dargestellten
Konstruktionsmerkale wird die Aufbereitung und das Recycling der Reaktoren ermoglicht (vgl.
Abschnitt 2.3.2).

2.4.1.2 Technische Risiken und Herausforderungen

Die Umsetzung der ResiConMe-Anlagen soll vorwiegend mit marktublichen Apparaten (mit
Ausnahme des Reaktors) erfolgen, an denen moglichst keine bzw. nur geringfligige Modifikationen
notwendig sind. Neben den Herausforderungen bei der Entwicklung des mikrostrukturierten
Reaktors ergeben sich daraus zusatzliche technische Risken.

a) Technologiereife der Hochtemperatur-Co-Elektrolyse (SOEC)

Die SOEC-Technologie befindet sich derzeit in der Demonstrationsphase. Bereits realisierte
Anlagen mit Leistungen von 10 kW (Reichelt, Adam, Nake, Herz, & Mengel, 2023) bis 3 MW
(Sunfire, Weltweit grosster Hochtemperatur-Elektrolyseur erzielt Rekord-Wirkungsgrad, 2025)
zeigen das prinzipielle Potenzial, jedoch bestehen noch Unsicherheiten hinsichtlich der
Langzeitstabilitdt und des dynamischen Betriebs.

b) Dynamischer Betrieb/ Teillastbetrieb

Die Hochtemperatur-Co-Elektrolyse kann im Bereich von 10 — 100 % Last betrieben werden
(Reichelt, Adam, Nake, Herz, & Mengel, 2023). Dabei Lastanderungsraten bis zu 90 %/min sind
technisch moglich. Limitierungen der Lastanderungsrate liegen in der Wasserdampferzeugung.
Grundsatzlich haben HT-Co-Elektrolysen bei Einhaltung von Revisionsintervallen inzwischen
Gesamt-Laufzeiten von mehreren 10.000 h gezeigt®. Fordernd sind vor allem Zyklen, die zu
wechselnder Oxidation und Reduktion der Kathode flihren. Um dies zu vermeiden, wird dauerhaft
sichergestellt, dass eine zu bestimmende Minimallast nicht unterschritten wird.

Aufgrund des modularen Aufbaus des Reaktors aus kleiner skalierten Einzelreaktoren, kann der
Teillastbetrieb durch Zu- und Abschalten von Einzelreaktoren erfolgen. Ggf. ist auch ein
Teillastbetrieb ohne Abschaltung von Einzelreaktoren durch Anpassung der Massenstrome
maglich.

2 Die Angaben dieses Abschnitts zur HT-Co-Elektrolyse stammen von Herrn Dr. Reichelt vom Fraunhofer IKTS.
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Hier ist die effizientere Variante noch zu bestimmen. Dabei ist zudem zu beachten, dass in
gewissen Abstanden die Reaktoren, durch im Betrieb oxidierten Katalysator, , Refreshing“-
MaBnahmen unterzogen werden mussen, um dauerhaft eine hohe Leistungsfahigkeit zu
gewabhrleisten. Es ist daher zu untersuchen, ob diese MaBnahmen im laufenden Betrieb erfolgen
und in Zeiten mit Teillastbetrieb gelegt werden kdnnen.

In Abschnitt 2.2.5 wird mit Hilfe der Pinch-Methode gezeigt, dass eine Integration der
Warmestrome im Prozess moglich ist und zu einer signifikanten Erhohung des Wirkungsgrades
fuhrt. Dies wurde bisher allerdings nur fur stationare Betriebspunkte (Volllast) untersucht. Fur den
Teillastbetrieb muss das Verhalten der Warme- und Stoffstrome noch naher betrachtet werden.

Grundsatzlich stellt die Abstimmung der Einzelkomponenten (SOEC, Verdichtung,
Warmeubertrager, Reaktoren) aufeinander, fur ein optimales Voll- und Teillastverhalten, eine
Herausforderung dar. Dies wird intensivim weiteren Projektverlauf untersucht.

c) Mikrostrukturierter Reaktor

Aus den in Abschnitt 2.3 dargestellten Gesichtspunkten kénnen fur den weiteren Projektverlauf
weiterfuhrende Aufgabenstellungen fur die Reaktorentwicklung abgeleitet werden.

Zur optimalen Ausnutzung des Reaktorvolumens und fur eine bessere Kuhlung werden sehr
geringe Wandstarken der Filamente angestrebt (ca. 0,5 mm). Dabei muss die Wanddicke
ausreichend mechanisch stabil und gasdicht bei einem Innendruck von ca. 40 bara sein. Ob diese
Wanddicken praktisch umsetzbar sind hangt dabei wesentlich von der Qualitat der additiven
Fertigung ab.

Des weiteren muss die Haftung des Katalysators auf der Tragerstruktur detaillierte untersucht
werden. Aufgrund unterschiedlicher Warmeausdehnungskoeffizienten sowie der Volumenzu-
bzw. -abnahme bei Oxidation bzw. Reduktion des Katalysators entstehen mechanische
Spannungen, die zu Rissen und/oder zum Abplatzen der Katalysatorschicht fiuhren kdnnen.
Zudem muss gepruft werden, ob das Washcoating-Verfahren eine vollstandige sowie
ausreichende und gleichmaBige Beschichtung der Mikrostruktur ermoéglicht bzw. welcher
Mindestdurchmesser der Filamente fur dieses Verfahren notwendig ist.

In Abschnitt 2.3.2 sind wesentliche Kriterien fur den Betrieb und die Lebensdauer der
Katalysatoren genannt (Katalysatorvergiftung, thermisches Sintern, strukturelle Veranderungen).
Hier besteht die Herausforderung in der Auswahl des bestmdglichen Katalysators und der
Schaffung optimaler Betriebsbedingungen im Reaktor.

Im weiteren Projektverlauf wird angestrebt zu diesen Themen weitere theoretische und
experimentelle Erkenntnisse zu erlangen.

d) Simulationsrisiko

Der Wirkungsgrad der Hochtemperatur-Co-Elektrolyse hat wesentlichen Einfluss auf den
Gesamtwirkungsgrad des Prozesses. Derzeit wird der Elektrolysewirkungsgrad Uber
Herstellerangaben abgeschatzt. Das Fraunhofer IKTS (und die Firma Sunfire) hat experimentell
validiert und publiziert, dass bei Bereitstellung von Dampf aus Abwarme auch an realen Anlagen
ein Wirkungsgrad > 80 % fur den Elektrolyseur erreicht werden kann (vgl. (Reichelt, Adam, Nake,
Herz, & Mengel, 2023), (Sunfire, Weltweit grosster Hochtemperatur-Elektrolyseur erzielt Rekord-
Wirkungsgrad, 2025)).
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Hier ist ggf. experimentell zu validieren, ob die angegebenen Wirkungsgrade flr den neu
entwickelten Prozess Glltigkeit haben und wie sich diese im Teillastbetrieb verhalten.

Wie in Abschnitt 2.1 dargestellt, existieren fur die katalytische Methanolsynthese
unterschiedliche Kinetikmodelle. Die damit ermittelten Ergebnisse weichen besonders
hinsichtlich der Umsatzgeschwindigkeiten erheblich voneinander ab (vgl. Abschnitt 2.1.6). Daher
kann es beim Reaktordesign und der Dimensionierung zu erheblichen Fehleinschatzungen (Uber-
oder Unterdimensionierung) kommen, wenn daflr auschlieBlich theoretische Daten zugrunde
gelegt werden. Im weiteren Projektverlauf missen deshalb die Simulationsergebnisse gegen
Versuchsergebnisse am realen Reaktor validiert und ggf. korrigiert werden.

e) Einsparung der Rektifikation

Die Einsparung der Rektifikation ist ein wesentliches FuE-Ziel, um die Vorteile einer kompakten
Bauweise und einen effizienten Betrieb zu erreichen. Die aktuellen Ergebnissen der
Prozesssimulation zeigen, dass Methanolreinheit > 97 % ohne Rektifikation erreichbar sind (vgl.
Tabelle 25). Dies gilt allerdings nur unter der Annahme, dass die Kinetikmodelle die
Wasserbildung bei der Methanolsynthese ausreichend genau abbilden. Auf die Wasserbildung
kann im weiteren Projektverlauf mit folgenden MaBnahmen Einfluss genommen werden:

e Anteil der Tailgas-Ruckfuhrung S5 im Vergleich zum Synthesekreis S23 (vgl. Abbildung 27)
e FEinsatz selektiver Katalysatoren fur die CO-Hydrierung zu Methanol
e Anpassung der Temperatur- und Druckprofile im Reaktor

a) fur bevorzugte CO-Hydrierung;

b) sodass eine Nettobildung von Wasser im Reaktor verhindert wird (vgl. Abbildung 44)

Die wesentliche Herausforderung besteht damit in der Auswahl eines optimalen Betriebspunktes
fur einen geeigneten bzw. optimierten Katalysator.

Wird die gewulnschte Produktreinheit unter Ausschopfung aller moglichen oben genannten
MaBnahmen dennoch nicht erreicht kann eine Aufreinigung in Raffinerien mit 2 Kolonnen-
Rektifikations-Systemen erfolgen®. Fir die Weiterverarbeitung zu Kraftstoffen ist eine
Methanolreinheit von ca. 90% ausreichend. Der Standard ISO/DIS 6583 ist in der Entwicklung.
Dieser definiert eine Methanol-Brennstoff-Qualitat, die fur Verbrennungsmotoren in der
Schifffahrt tauglich ist. Methanol kdnnte in groBen Mengen in der Schifffahrt eingesetzt werden.
Laut Henning Edlerherr von Maritimes Cluster Norddeutschland e. V. sei dies sehr
wunschenswert und das Interesse des Reeder-Verbands zeige sich in seinem Engagement im
Gremium zur Erarbeitung des Standards ISO/DIS 6583.

3 Dr. Kuschel von CAC-SYNFUEL bestétigt, dass ein Wasseranteil von 10% akzeptabel fir die Raffinierung ist
und zur Herstellung ihres Kerosins geeignet ware.
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f) Prozesschemische Herausforderungen

Hoher Druck und hohe Temperatur im Reaktor sind nach bisherigem Kenntnisstand® zutraglich fir
die Hemmung des CO2-Umsatzes. Durch eine Erhdhung des Reaktordrucks steigt aber die
notwendige Verdichterleistung. Das erhoht den spezifischen Stromverbrauch und senkt den
Wirkungsgrad. Ein hoher Reaktionsdruck sorgt aufgrund der abnehmenden Stoffmenge bei den
Synthesereaktionen, fur hohere Umsatzraten, verringert jedoch die Selektivitat fur die
Methanolsynthese. Dadurch kdnnen mehr Nebenprodukte entstehen.

Eine hohe Reaktions-Temperatur sorgt daftir, dass das chemische GGW bei geringeren Methanol-
Anteilen liegt. Das hat einen geringeren Umsatz und hohere Rezyklier-Raten zur Folge.

Hier gilt es im Rahmen der technischen und wirtschaftlichen Grenzen den optimalen
Betriebspunkt fuir eine optimale Produktqualitat zu finden.

2.4.1.2 Fazit

Die in Projektphase 1 angestellten Uberlegungen und Analysen bestatigen das hohe
Innovationspotential des ResiConMe-Verfahrens.

Die Kombination aus Hochtemperatur-Co-Elektrolyse und mikrostrukturiertemm Reaktor
ermoglicht

e eine Energieeinsparung von rund 17 %,

e eine Wirkungsgradsteigerung um mehr als 10%,

e eine Reduktion des Wasserstoffbedarfs um 1/3,

e eine Methanolreinheit von bis zu 97 % ohne Rektifikation sowie
e eine CO,-Einsparung von ca. 8 400 t CO,e/a pro Anlage

im Vergleich zu Anlagen nach Stand der Technik (Prozesspfad B).

Durch die modulare, containerbasierte Bauweise eignet sich das System hervorragend fur
dezentrale Energie- und Stoffkreislaufe. Die identifizierten technischen Risiken sind beherrschbar
und werden in den folgenden Projektphasen gezielt adressiert.

Insgesamt stellt das ResiConMe-Konzept eine zukunftsfahige technologische Basis flur eine
nachhaltige, klimaneutrale Methanolproduktion dar und kann einen wesentlichen Beitrag zur
Sektorkopplung und Energiewende leisten.

4 Die Reaktionen hangen von Temperatur, Druck, Stéchiometrie und Reaktionskinetik/Katalysatormaterialien ab.
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2.4.2 Okonomische Analyse

Die ResiConMe-Technologie ist vor dem Hintergrund eines sich dynamisch entwickelnden
Marktes fur grunes Methanol zu betrachten, der zugleich von groBen Chancen und erheblichen
Unsicherheiten gepragt ist. Die nachfolgende 6konomische Bewertung integriert die Ergebnisse
der Markt-, Standort- und Investitionsanalysen sowie der Geschaftsmodell- und Risikoanalyse
und leitet daraus eine strategische Einordnung der Wirtschaftlichkeit und Marktfahigkeit der
ResiConMe-Technologie ab. Die folgende ganzheitliche 6konomische Bewertung basiert auf der
Masterarbeit ,Markteintrittsstrategie fur Anlagen zur Synthese von (grinem) Methanol aus
erneuerbaren Energien” (Fuchs, 2025).

2.4.2.1 Marktperspektive: Attraktivitat und Struktur des Marktes

Der Markt fur griines Methanol befindet sich in einer frihen Wachstumsphase, wird jedoch mittel-
bis langfristig als hoch attraktiv eingeschatzt. Treiber dieser Entwicklung sind insbesondere
europaische und internationale Regulierungen wie RED Ill (Renewable Energy Directive lll),
FuelEU Maritime (Kohlenstoffarme Kraftstoffe flr Schiffe), ReFuelEU Aviation (Kohlenstoffarme
Kraftstoffe fur Luftfahrt) und der EU-Emissionshandel, die in der Schifffahrt, im Luftverkehr und in
der Industrie einen zunehmenden Einsatz klimaneutraler Kraft- und Grundstoffe einfordern.
Grunes Methanol nimmt hierbei eine zentrale Rolle ein, da es sowohl als nachhaltiger Kraftstoff
(insbesondere im Schifffahrtssektor) als auch als Plattformchemikalie in der chemischen
Industrie eingesetzt werden kann (vgl. Abschnitt 2.4.3).

Aktuell ist die Nachfrage durch die begrenzte Anzahl betriebsbereiter Anlagen und hohe
Herstellungskosten noch deutlich unter dem kunftig erwarteten Niveau. Der heutige Marktpreis
von E-Methanol liegt in einer GroBenordnung von etwa 2.000-2.200 €/t. Mit dem geplanten Zubau
von uber 200 grinen Methanolprojekten bis 2030 und der damit einhergehenden Skalierung der
Produktionskapazitaten ist jedoch von einem zunehmenden Preis- und Wettbewerbsdruck
auszugehen. Szenarioanalysen zeigen, dass sich der Marktpreis fur E-Methanol bis 2040 auf ein
Niveau von etwa 1.400-1.600 €/t einpendeln konnte. Dies entspricht einer Reduktion von rund 30
% gegenuber dem heutigen Preis.

Gleichzeitig ist der Markt stark politisch getrieben und in hohem MaBe von der weiteren
Ausgestaltung der Regulatorik abhangig. Unsicherheiten bestehen insbesondere hinsichtlich der
konkreten Auslegung von Definitionen z. B. RNFBO (Renewable Fuel of Non-Biological Origin),
REDIII, der tatsachlichen Umsetzung von Beimischungsquoten sowie der Frage, in welchem
Umfang Unternehmen reale DekarbonisierungsmaBnahmen gegenuber Zertifikatskaufen und
Strafzahlungen priorisieren werden oder sich der Trend und Bedarf nach lokaler Energieerzeugung
entwickelt. Vor diesem Hintergrund ist der Markt fur grunes Methanol als langfristig
chancenreich, jedoch in der kurzen bis mittleren Frist mit erheblichen regulatorischen und
preislichen Unsicherheiten behaftet.

2.4.2.2 Projektokonomie: Wirtschaftlichkeit der ResiConMe-Referenzanlage

Die okonomische Bewertung der ResiConMe-Technologie basiert auf einer modularen
Referenzanlage mit einer jahrlichen Produktionskapazitdt von 4.000 t Methanol. FUr diese
Basisanlage werden Investitionskosten (CAPEX) von 18 Mio. € ermittelt.
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CAPEX % gesamt CAPEX
HT-Co-Elektrolyseur Mio € 8,6 47,7%
MeOH-Synthesereaktor Mio € 1,68 9,3%
variable Faktoren | ESMR/Software Mio € 2,1 11,8%
Mechanische Bauteile Mio € 4,1 22,7%
Aufbau der Anlage Mio € 1,1 5,9%
fixe Faktoren Civil Plant Mio € 0,41 2,3%
Entsalzungsanlage Mio € 0,02 0,1%

CAPEX gesamt Mio € 18,0

Tabelle 33: CAPEX Kosten

Die wesentlichen Kosten sind der HT-Co-Elektrolyse mit einem Anteil von rund 48 % den
dominierenden Kostenblock darstellt. Weitere wesentliche CAPEX-Positionen sind die
Prozessleittechnik mit 12% und die Mechanischen Bauteile wie Verdichter und Warmeubertrager
mit 23% und der zum Patent angemeldete Methanol-Synthesereaktor mit ca. 9%.

Die Betriebskosten (OPEX) der Anlage werden mafBgeblich durch den Strompreis und den
Teillastfaktor bestimmt. In der Basisbetrachtung werden ein Teillastfaktor von 0,7, ein Strompreis
von 80 €/MWh sowie ein Forderanteil von 0% angesetzt.

Bei Bezug von grinem Strom bei 80 €/MWh entfallen etwa 51 % der laufenden Kosten auf
Energiekosten. Ergadnzend schlagen lineare Abschreibungen uber zehn Jahre mit 30%,
Wartungskosten in Hohe von 9 % der Betriebskosten sowie Personal- und sonstige
Betriebskosten mit 3% zu Buche. Bei einem Lastfaktor von 1 ergibt sich ein jahrlicher Strombedarf
von rund 27 GWh.

OPEX % gesamt OPEX

Stromkosten MeOH-Herstellung Mio €/a 3,01 50,80%

. Stromkosten Wasseraufbereitung Mio €/a 0,04 0,68%
variable Faktorenta  mkosten Biogasaufbereitung Mio €/a - 0,00%
Stromkosten Gesamt Mio €/a 3,05 51,48%
Personalkosten Angestellte (Verwaltung,Mio €/a 0,16 2,70%

Sonst. Abg. (u.a. Grunderwerbsst., Vers.)|Mio €/a 0,36 6,09%

) Jahrliche Wartungskosten Mio €/a 0,54 9,13%

fixe Faktoren - - -

Abschreibung (bei 10 Jahren) Mio €/a 1,80 30,43%

Software Lizenz Mio €/a 0,01 0,17%

fixe OPEX Gesamt Mio € 2,87 48,52%

OPEX Gesamt Mio € 5,92

Tabelle 34: OPEX Kosten

Desweiteren wird angenommen, dass die Betreiber von Biogas- bzw. Biomethananlage das
gereinigte CO, kostenneutral abgeben kdnnen und am Erlds des Bio-LNG beteiligt werden. Dies
setzt voraus, dass in diesen Anlagen Bio-Methan erzeugt und bereits eine CO,-Aufreinigunganlage
betrieben wird. Dadurch entfallt eine zusatzliche Investition in diese Anlagen. Der Mehrwert fur
den Anlagenbetreiber bei Nutzung der ResiConMe-Technologie ergibt sich aus einer verbesserten
THG-Quote, wodurch zusatzliche Erlése generiert werden kdnnen.
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Auf Basis dieser Annahmen liegen die spezifischen Herstellkosten des grinen Methanols in der
GroBenordnung von etwa 1.250 €/t (ohne Transportkosten und Gewinnmargen). Unter Einbezug
eines Marktpreises von 2.000 €/t sowie zusatzlicher Einnahmen aus CO,-Bepreisung (bei 2,1 t
CO,-Einsparung pro Tonne Methanol und einem pauschal angesetzten CO,-Preis von 80 €/t CO,)
ergibt sich im Basisszenario ohne Forderung eine Amortisationsdauer von rund sieben Jahren. Die
Anlage ist damit grundsatzlich wirtschaftlich betreibbar, weist jedoch eine deutliche Sensitivitat
gegenuber Veranderungen zentraler EinflussgroBen wie Strompreise und Verkaufserlose auf.

Interner Zinsfuss 0,49%

Forderanteil 0%

Investitionsbetrag (Ist) 17.998.967,50 |EUR E-Methanol-Marktpreis: 2000|EUR/t
Jahrliche Wartungskosten 539.969,03|EUR Preis CO2-Zert. 80|€/t CO2
Abschreibedauer 10|Jahre MeOH pro Jahr: 2800|t/a
Steuern 28% CO2-Input: 2651,88(t/a
Inflationsrate 3,00% CO2-Einsparung: 5880,0|t/a
Lebensdauer und Abschreibung Elektrolyse-Stacks 10|Jahre Strombedarf: 26.320,00 [MWh/t
Darlehen 17.998.968(€ 9,40{MWh/t
Zinsen 3,00% Teillastfaktor: 0,70]-
Kreditlaufzeit (entspricht Tilgungszeit) 10{Jahre Amortisationsdauer 7
Energiepreis 80,00|EUR/MWH |Verhaltnis: 0,48 |tMeOH/tCO2
Anzahl Angestellte 2|-

Jahresgehalt der Angestellten (Wartung, Vertrieb, etc.) 160.000|EUR

Tabelle 35: Wirtschaftlichkeitsrechnung bei einer Investitionssumme von 18 mio. €, einer Anlagenlebensdauer von 20
Jahren, einer Auslastung von 70% und einem Preis von 2000,- €/t griines Methanol
Zentrale Hebel fur die Wirtschaftlichkeit ist der CAPEX-Forderanteil, Strombezugspreise und die
Auslastung der Anlagen als Teillastfaktor dargestellt. Bereits ab Forderniveau von 30 % der
Investitionskosten, verkirzt sich die Amortisationsdauer auf etwa funf Jahre. Ab einem
Forderanteil von 60 % wird ein klar positives Betriebsergebnis mit eine Amortisationsdauer von
drei Jahren erzielt. Ebenso zeigt sich, dass Strompreis, Elektrolyseurkosten und Marktpreis des
griunen Methanols wesentliche Bestimmungsfaktoren flr den internen ZinsfuB3 (IRR) darstellen.
Bei aktuell angenommenen CAPEX Kosten von ca. € 18 Mio. ergeben sich interne ZinsfuBe im
Bereich zwischen 5%-6%; bei einer Forderung der Anlagenerstellungskosten von 60% und
konstanten Rahmenparametern sind zweistellige Renditen von bis zu 18 % realisierbar. Bei
Volllastbetrieb von 8000h/a, also einem Teillastfaktor (TF) von 1, und ohne Forderung wird ein
ahnlicher interner ZinsfuB von ca. 6% erreicht wie bei einer Forderung von 30% und einem
Teillastfaktor von 0,7. Ahnliches gilt bei einem Strompreis von 30 €/MWh, 0% Férderung und TF
von 0,7. Bei allen genannten Beispielen betragt die Amortisationsdauer funf Jahre.

2.4.2.3 Standort- und Strombeschaffungsékonomie

Die Wirtschaftlichkeit der ResiConMe-Anlage ist stark standortabhangig, insbesondere mit Blick
auf Stromkosten, CO,-Verfugbarkeit und Forderkulissen. Die Analyse verschiedener
Strombeschaffungsszenarien zeigt, dass sich unter den heutigen Rahmenbedingungen vier
Beschaffungswege als besonders relevant herauskristallisieren:

e Nutzung verglnstigter Industriestromtarife (als ReferenzgroBe, jedoch nicht durchgangig
»gran®),

e strompreisoptimierter Residuallastbetrieb unter Nutzung negativer Strompreise,

o Abschluss langfristiger Power Purchase Agreements (PPAs) mit erneuerbaren Erzeugern,

e direkter Strombezug aus Biogasanlagen via Bio-BHKW (Kombinationsmodell Biomethan-
Methanol).
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Insbesondere PPAs mit Preisniveaus zwischen 30 und 60 €/MWh sowie Kopplungskonzepte mit
Biogasanlagen stellen aus 6konomischer Sicht attraktive Optionen dar, da sie eine planbare,
langfristig glnstige und zugleich grine Stromversorgung ermoglichen. Fur kleinere Eigen-
Erzeugungskonzepte (PV und Wind) zeigt die Analyse, dass bei groBeren Gesamtleistungen von
Uber 4.000 t/a ein wirtschaftlicher Betrieb zu realisieren ist. Bei groBeren Anlagen bleiben die
Kosten fir Engineering, Genehmigung, Betriebs-Software etc. nahezu konstant und die
Einkaufspreise der Aggregate werden auf den Stlickpreis deutlich glinstiger. In Phase Il werden
diese Zusammenhange genauer untersucht und erlautert.

Auf internationaler Ebene unterstreicht die Szenarienanalyse die Bedeutung stromgunstiger
Standorte. Lander wie Spanien, Portugal und Brasilien bieten aufgrund niedriger PPA-Preise
bereits heute attraktive Rahmenbedingungen, die Amortisationsdauern von rund vier Jahren
ermoglichen konnen. Parallel dazu weisen Regionen mit hohem Biomethanpotenzial und
erneuerbaren Energie-Uberschiissen — etwa Danemark, GroBbritannien und Deutschland sowie
perspektivisch Spanien und Italien — ein hohes Standortpotenzial fur ResiConMe-Pilotanlagen
auf.

2.4.2.4 Geschéaftsmodelle: Vergleich und strategische Einordnung

Die 6konomische Bewertung der ResiConMe-Technologie erfolgt nicht allein auf Anlagenbasis,
sondern unter Beruicksichtigung unterschiedlicher Geschaftsmodelle.

Das Geschaftsmodell des Engineering- und Komponentenverkaufs fokussiert auf den Vertrieb
der patentierten Reaktormodule sowie zugehoriger Engineering- und Serviceleistungen. Die
Kostenanalyse des Reaktors (Version DN350 AISI 316L) zeigt, dass die Herstellungskosten eines
Moduls bei etwa 43.000 € liegen, wahrend sich Uber eine kapazitatsbasierte Preisgestaltung
Verkaufspreise von rund 102.500 € je Modul realisieren lassen. Fur eine 4.000 t/a-Methanolanlage
mit 39 Reaktormodulen ergibt sich damit ein potenzieller Umsatz von etwa 4 Mio. €, wahrend
durch den Einsatz eines 3D-Druckers Jahreserlose im Bereich von 4,4 bis 9,8 Mio. € moglich sind.
Die hieraus resultierende Bruttomarge von etwa 58 % verdeutlicht die hohe Attraktivitat dieses
Geschaftsmodells.

Demgegenuber erfordert der Eigenbetrieb einer ResiConMe-Gesamtanlage einen deutlich
hoheren Kapitalbedarf und ist starker der Volatilitat von Strom- und Produktpreisen sowie
technologischen Risiken (SOEC-Lebensdauer, Ersatzinvestitionen) ausgesetzt. Gleichzeitig
ermoglicht dieses Modell die Beteiligung an der vollstdndigen Wertschdpfungskette des
Methanolvertriebs und erdffnet zusatzliche Erlospotenziale durch CO,-Bepreisung und
Quotenhandel. Die Investitionsrechnung zeigt, dass der Eigenbetrieb insbesondere dann
wirtschaftlich attraktiv wird, wenn ein ausreichender CAPEX-Fdrderanteil (= 30 %), gunstige und
langfristig verfugbare grine Strompreise (= 60-80 €/MWh) und reduzierte Elektrolyseurkosten
zusammenkommen.

Im direkten Vergleich erweist sich der modulare Komponenten- und Engineeringverkauf in der
aktuellen Marktphase als okonomisch risikoarmerer und, hinsichtlich des Kapitaleinsatzes,
leichterer Markteintrittspfad mit hohem Margenpotenzial. Der Eigenbetrieb einer Pilotanlage ist
strategisch sinnvoll, wenn dieser zeitlich so positioniert wird, dass von erwarteten
Kostendegressionen (insbesondere bei SOEC) und gereiften Forderstrukturen profitiert werden
kann. Daraus lasst sich eine stufenweise Markteintrittsstrategie ableiten: zunachst der Aufbau
von Referenzen und Cashflows Uber Komponentenverkauf, anschlieBend die Errichtung einer
Pilotanlage und in der Folge die Positionierung als Systemanbieter fur modulare, kleinskalige
grune Methanolanlagen.
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2.4.2.5 Risiko und Eintrittsbarrieren

Die Investition in eine ResiConMe-Gesamtanlage ist mit signifikanten Risiken verbunden. Neben
den bereits genannten Strompreis- und CAPEX-Risiken bestehen weitere zentrale Risikofelder:

e Regulatorische Risiken, etwa durch unklare Definitionen, Genehmigungsprozesse
ohne Referenzprojekte und potenziell variierende nationale Umsetzungsgrade von EU-
Vorgaben,

o Technologierisiken, insbesondere hinsichtlich Lebensdauer und Kostenentwicklung
der SOEC-Module,

e Marktrisiken, etwa durch die Preisentwicklung von grinem Methanol, das Auftreten
konkurrierender Technologien (z. B. Ammoniak, Wasserstoff) sowie eine mogliche
Marktsattigung durch den starken Zubau groBskaliger Anlagen bis 2030,

o Beschaffungsrisiken flur biogenes CO,, insbesondere bei Engpassen in der
Biomasseverfugbarkeit.

Zur Minderung dieser Risiken werden langfristige Stromabnahmevertrage (PPAs),
Kooperationsmodelle mit Betreibern von Biomethan- und Biogasanlagen, die Nutzung von
Foérderprogrammen (z. B. EU Innovation Fund) sowie der schrittweise Aufbau von
Referenzprojekten Uber den Reaktorverkauf angestrebt. Damit lassen sich sowohl
technologische als auch regulatorische Unsicherheiten reduzieren und die Basis flur eine
wirtschaftlich tragfahige Pilotanlage starken.

2.4.2.6 Zusammenfassende 6konomische Einordnung

Insgesamt zeigt die durchgefuhrte Analyse, dass die ResiConMe-Technologie in einem strukturell
attraktiven, jedoch noch unreifen und politisch stark beeinflussten Markt agiert. Die modulare,
flexible Auslegung des Anlagenkonzepts, die gezielte Nutzung biogener CO,-Quellen aus
Biomethanprozessen und die Ausrichtung auf Nischenmarkte mit regionalen Abnehmern (z. B.
kleinere Hafen, regionale Chemieparks) ermoglichen eine differenzierte Positionierung gegenuber
groBskaligen Anlagenkonzepten.

Okonomisch ist die Technologie unter den heutigen Rahmenbedingungen insbesondere dann
attraktiv, wenn der Markteintritt risikobewusst, durch einen anfanglichen Fokus auf den
margenstarken Verkauf der patentierten Reaktormodule und Engineering-Leistungen, die
konsequente Nutzung von Fdrderprogrammen sowie eine standort- und strompreissensitive
Auswahl von Pilotstandorten gestaltet wird. Ab etwa 2030, mit steigender Marktreife griner
Methanoltechnologien und erwartbaren Kostensenkungen im Bereich der Elektrolysetechnologie,
bietet der Eigenbetrieb einer ResiConMe-Pilotanlage bei entsprechender Forderkulisse und
gunstigen grunen Strompreisen die Perspektive auf attraktive Renditen.

Damit lasst sich festhalten, dass die ResiConMe-Technologie unter Berucksichtigung der
dargestellten Rahmenbedingungen und Strategien ein hohes 6konomisches Potenzial besitzt,
sofern der Markteintritt schrittweise, fordermittelgestutzt und standortoptimiert erfolgt und die
technologischen Weiterentwicklungen konsequent vorangetrieben werden.
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2.4.3 Okologische Analyse

Mit der okologischen Bewertung sollen die Vorteile der ResiConMe-Technologie, insbesodnere
hinsichtlich des Treibhausgasminderungspotentials, mit maglichen schéadlichen
Umweltauswirkungen abgewogen werden. Dabei sollen Aspekte von der Errichtung der Anlage,
Uber den Betrieb bis zum Ruckbau bzw. Recycling der Anlagenkomponenten in Betracht gezogen
werden.

2.4.3.1 Treibhausgasminderungspotential

Methanol ist ein vielseitiger einsetzbarer Grundstoff in der chemischen Industrie sowie ein Treib-
und Brennstoff im Verkehrs- und Energiesektor. Bisher wird Methanol vorwiegend in der
chemischen Industrie verwendet. Neben Ammoniak, Ethylen, Propylen, Benzol, Toluol und
gemischte Xylolen ist Methanol einer der sieben Grundchemikalien und ist somit ein wichtiger
Baustein des Chemiesektors (IEA, 2018). Methanol wird am haufigsten zur Herstellung anderer
Chemikalien verwendet. Dabei kdnnen aus Methanol auch andere Primarchemikalien wie Ethylen
und Propylen erzeugt werden. Etwa 40 % werden zu Formaldehyd umgewandelt und weiter zu
Kunststoffen, Sperrholz, Farben, Sprengstoffen und Textilien verarbeitet (IEA, 2018)
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Abbildung 63: Stoffflussdiagramm der Methanolherstellung
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Im Jahre 2018 befanden sich 55 % der weltweiten Methanolproduktionskapazitat in China und
lediglich 3 % in Europa (IEA, 2018). Bei der Herstellung des Methanols wird dabei weltweit
vorwiegend der Prozesspfad A unter Verwendung fossiler Rohstoffe (vgl. Abbildung 63 und
Abschnitt 11) verfolgt. Aus Abbildung 63 lasst sich ableiten, dass durch die Vermeidung fossilen
Kohlenstoffs in Prozessen vor der Methanolsynthese (Upstream) wesentlicher Einfluss auf den
Anteil fossilen Kohlenstoffs in Prozessen nach der Methanolsynthese (Downstream) genommen
werden kann. Methanol ist damit eine Schlisselkomponente mit der Dekarbonisierung im
Energie-, Verkehrs- und Chemiesektor vorangetrieben werden kann.
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Etwa 10 % des weltweiten Endenergieverbrauchs, 14 % des gesamten Primardlverbrauchs und
8% des gesamten Primargasverbrauchs entfallen beispielsweise auf die chemische Industrie, in
der Methanol als Basischemikalie verwendet wird (IEA, 2018).

Mit den Prozesspfaden B und C lassen sich, im Vergleich zum Prozesspfad A, durch Nutzung von
erneuerbarer Energien und biogenen Kohlenstoffquellen deutliche Minderungen von
Treibhausgasemissionen erzielen. Der Prozesspfad C (ResiConMe-Technologie) bietet dabei
gegenuber Prozesspfad B wesentliche Effizientzvorteile (vgl. Abschnitt 2.4.1). In (Kirchenbauer &
Meier-Staude, 2025) ist eine detaillierte Berechnung der CO,-Einsparung des Prozesspfades C im
Vergleich Prozesspfad A dargestellt. Abbildung 64 zeigt zusammenfassend die CO,-Strome und
die resultierende Einsparung von 2,1 tcoa/ tmeon-

Prozesspfad A
Verbrennung Bilanz: 0.85 t+1.37 t=2.22 t

Differenz: 2.1t

CO2 als
»Edukt”:
137t

Windstrom als
Proze ssenergie
0.12 t CO2eq

Bilanz: -1.37 t+1.37 t +
0.12t=0.12 t

ResiConMe an BGA-Standort

Verbrennung

Prozesspfad C

Abbildung 64: Vergleich CO.-Umsatz im Prozesspfad A und Prozesspfad C

Im Vergleich zur fossilen Herstellung von Methanol im Prozesspfad A wird im Prozesspfad C
zudem zusatzliches Treibhauspotential vermieden, da hier keine Freisetzung von Methan erfolgt
(kein Methanschlupf bei der Produktion).

2.4.3.2 Kohlenstoffquelle

Die ResiConMe-Technologie ist generell unabhangig vom Ursprung des Kohlenstoffdioxids. Das
Kohlenstoffdioxid muss lediglich eine ausreichende Reinheit zur Umsetzung in der
Hochtemperaturelektorlyse aufweisen und in ausreichender Menge zur Verfugung stehen. Damit
kann CO, sowohl aus nicht-biogenen als auch aus biogenen Quellen genutzt werden.
Zementwerke stellen beispielsweise eine zum uUberwiegenden Teil nicht-biogene konzentrierte
Kohlenstoffquelle dar. Die Zementindustrie verursachte im Jahr 2018 etwa 20 Mio. t CO,-
Aquivalente in Deutschland (Umweltbundesamt, 2020). Die CO,-Freisetzung erfolgt dabei zu ca.
2/3 aus den eingesetzten Rohmaterialien (Kalkstein) und zu ca. 1/3 durch den zur Kalzinierung des
Kalksteins (CaCO; = CaO +CO,) notwendigen Brennstoffes (Umweltbundesamt, 2020).
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Bei Nutzung dieser Kohlenstoffquelle ist fur eine nachhaltige Bindung des Kohlenstoffdioxids die
weitere Verwendung des Methanols entscheidend. Wird dieses Methanol als Brennstoff ohne
nachfolgender CO,-Abscheidung aus den Verbrennungsgasen eingesetzt, kann lediglich von einer
»Zwischennutzung® ausgegangen werden, die zu keiner dauerhaften Einsparung oder Minderung
von Treibhausgasen fuhrt. Der Einsatz des Methanols in der chemischen Industrie zur Produktion
langlebiger und recyclbarer Produkte erscheint in diesem Fall sinnvoller.

In (Fuchs, 2025) ist eine Vielzahl modglicher biogener Kohlenstoffquellen genannt. Fir die
ResiConMe-Technologie sind insbesondere anaerobe (ohne Sauerstoff) Prozesse zur CO,
Herstellung von Bedeutung, aus denen CO; effizient und mit hoher Reinheit abgeschieden werden
kann (Fuchs, 2025). In (Fuchs, 2025) wird gezeigt, dass Biogas- bzw. Biomethananlagen derzeit
das hochste Potential zum Markteintritt der ResiConMe-Technologie bieten.

Die Produktion von Biogas steht, je nach Substratzusammensetzung, ggf. in Konkurrenz zur
Lebensmittelproduktion. Fur eine ganzheitlich sinnvolle Erzeugung von grunem Methanol wird
daher fur den Standort einer Pilotanlage der Fokus auf Biogas-/Biomethananlagen mit
vorwiegender Rest- und Abfallstoffnutzung gelegt. Allerdings spielen neben der Kohlenstoffquelle
auch andere Aspekte (z.B. Genehmigungfahigkeit) eine entscheidenede Rolle fir die
Standortwahl.

2.4.3.3 Wasserbedarf

Neben dem in Tabelle 28 angegebenen spezifischen Wasserbedarf von 1,378 Kgwasser/ K€proauk: ZUT
Herstellung des Produkts wird ggf. fur die Kihlung des Prozesses zuséatzlich Wasser benotigt. Eine
einfache und vergleichsweise kostenglinstige Prozesskihlung kann mit einem Nasskuhlturm
umgesetzt werden (vgl. Abschnitt 2.2.3). Nach (EWK Kuihlturm, 2025) setzt sich der
Gesamtwasserverbrauch fur Nasskuhltirme aus folgenden drei Wassermengen zusammen:

e Verdunstungsmenge (Qevap): abhangig von der abzufihrenden Warme

e Abschldammmenge (Quuw): abhangig von der Eindickung (Mineralgehalt im Frisch- und
Kreislaufwasser)

o Tropfenverluste (Qq): abhangig vom verwendeten Tropfenabscheider

Der Gesamtwasserbedarf hangt damit wesentlich von der am Standort verfligbaren
Wasserqualitat ab.

Wie in Abschnitt 2.2.3 angegeben wird zur Effizienzsteigerung die Nutzung der Abwarme fur

sinnvolle Warmesenken (z.B. landwirtschaftliche Prozesse) angestrebt. Mit diesen MaBnahmen
wird zudem der zusatzliche Wasserbedarf fur die Kihlung reduziert oder vollstandig vermieden.
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2.4.3.4 Gefahrstoffe

In Tabelle 36 sind alle im Prozess umgesetzten Stoffe mit Angaben zu Gefahren

Umweltauswirkungen angegeben.

und

Gefahrenhinweise | Wirkung PBT-/
Summen- | Aggregat- | (Einstufung nach auf vPVB- Treibhaus-
Stoff formel zustand CLP) Ozonschicht | Stoff potential | Bemerkung
flissig/
Wasser H.0 gasformig nein - | Edukt; Produktbestandteil
flussig/
Kohlenstoffdioxid CO, gasformig | H280 keine nein 1 | Edukt
nicht
Wasserstoff H» gasformig | H220; H280 keine bekannt 6 | Zwischenprodukt
H220; H280; H331;
Kohlenstoffmonoxid | CO gasformig | H360D; H372 keine nein indirekt | Zwischenprodukt
Sauerstoff 0. gasformig | H270; H280 - | Nebenprodukt (Abscheidung aus SOEC)
Nebenprodukt (prozessintern, geringfiigig,
Methan CH, gasformig | H220; H280 keine nein 25 | keine Freisetzung)
H225; H301; H311;
Methanol CH3OH flussig H331; H370 keine nein - | Produktbestandteil

Tabelle 36: Gefahrstoffe/ Umweltauswirkungen

Wasser H,0, Kohlenstoffdioxid CO,, Wasserstoff H,, Kohlenstoffmonoxid CO und Methan CH,
sind ausschlieBlich prozessinterne Edukte bzw. Zwischen- oder Nebenprodukte, die im
planmaBigen Betrieb nicht freigesetzt werden. Auch im Havariefall sind die Umweltauswirkungen
dieser Stoffe begrenzt (vgl. Tabelle 36). Der in der HT-Co-Elektrolyse abgeschiedene Sauerstoff
wird mit Luft ausgeblasen und stellte keine Beintrachtigung der Umwelt dar. Das Produkt
Methanol wird dagegen planmaig gelagert und umgeschlagen. Fur diesen Stoff sind daher die
Umweltauswirkungen im Besonderen zu beachten.

Methanol (CH3OH) ist eine leichte (0,79 g/cm?® bei 20°C), farblose und nach Akohol riechende
Flussigkeit, mit leichter Entzindbarkeit (Flammpunkt 9,7°C, Zundtemperatur 455°C bei 1,013
hPa; Explosionsgrenzen 5,5 Vol.-% UEG - 44 Vol.-% OEG). Die Siedetemperatur liegt bei 65°C und
der Schmelz- bzw. Gefrierpunkt bei -98°C. Methanol ist mit Wasser in jedem Verhaltnis mischbar.
Auf den menschlichen Organismus wirkt Methanol toxisch bei Verschlucken, Hautkontakt und
Einatmen. Bei Verschlucken besteht die Gefahr der Erblindung. Hohe Dosen kdonnen auch Koma
und Tod zur Folge haben.

Nach Verordnung (EG) Nr. 1272/2008 (CLP) ist Methanol als nicht gewassergefahrdend eingestuft.
In Deutschland dagegen wird Methanol (CAS Nr. 67-56-1) nach AwSV (Verordnung Uber Anlagen
zum Umgang mit wassergefahrdenden Stoffen) als deutlich wassergefahrdend (WRK 2)
angesehen. Dementsprechend sind die Anforderungen nach WHG (Gesetz zur Ordnung des
Wasserhaushalts; Wasserhaushaltsgesetz) fur die Errichtung und den Betrieb der ResiConMe-
Anlagen zu beachten.

Methanol ist kein PBT- oder vPvB-Stoff nach Verordnung (EG) Nr. 1907/2006 (REACH-Verordnung)
und damit nicht persistent, bioakkumulativ und toxisch im Sinne dieser Verordnung. Der Stoff ist
leicht biologisch abbaubar (Persistenz) und reichert sich nicht nennenswert in Organismen an
(Bioakkumulationspotential).

Der Stoff enthalt keine endokrinen Disruptoren (Umwelthormone, hormonaktive Stoffe) in einer
Konzentration >=0,1%.
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Neben den prozessintern umgesetzten Stoffen kommen ggf. noch weitere Betriebsmittel (z.B.
Schmierstoffe, Frostschutzmittel in Kuhlkreislaufen) zum Einsatz. Diese werden im weiteren
Projektverlauf bei der detaillierten Auswahl der Komponeten hinsichtlich des Gefahrenpotentials
beurteilt.

2.4.3.5 Flachenbedarf

Mit dem containerbasierten Ansatz der ResiConMe-Technologie wird eine kompakte und
flachensparende Bauweise verfolgt. Die Anlagen sollen in der Regel im Bereich von bereits
bestehenden Anlagen oder auf vorhandenen Betriebsgelanden errichtet werden, die fur eine
entsprechende Nutzung bereits erschlossen sind. Der Flachenbedarf hangt wesentlich von
ModulgréBe sowie Modulanzahl ab und wird im weiteren Projektverlauf detailliert bestimmt.

2.4.3.6 Betrieb

Wie in Abschnitt 2.2.9 dargestellt, soll die ResiConMe-Technologie zur Nutzung von
Residuallasten aus regenerativen Energien genutzt werden. Aufgrund der Volatilitat dieser
Energiequellen kdonnen diese nur mit Anlagen genutzt werden, die in einem weiten Bereich
teillastfahig und reaktionsschnell sind. Diese beiden Anlagenmerkmale werden dabei durch
technische Notwendigkeiten limitiert (vgl. z.B. HT-Co-Elektrolyse Abschnitt 2.2.9). Im
Dauerbetrieb wird es daher nicht vollstdndig vermeidbar sein, zeitweise fossilen Strom zu nutzen,
um die Betriebsbereitschaft (Standby) der Anlagen zu gewahrleisten. Diesem Sachverhalt soll im
weiteren Projektverlauf mit einem ganzheitlichen Betriebskonzept zur Minimierung dieser
Standby-Zeiten begegnet werden (z.B. Nutzung von Batteriespeichern).

2.4.3.7 Recycling

Durch die containerbasierte Bauweise ist ein zugiger und ruckstandsfreier Ruckbau der
Gesamtanlage moglich. Bei der Auswahl der Einzelkomponenten wird im weiteren Projektverlauf
auf die Recyclingfahigkeit geachtet.

Bei der Konstruktion des Reaktors, wird wie in Abschnitt 2.3.2 dargelegt, die Recyclebarkeit
berucksichtigt.
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3 Fazit

Die Zielsetzung, eine kompakte Methanol-Syntheseanlage zur dezentralen Erzeugung von
grunem Methanol zu entwickeln, wurde in allen wesentlichen Aspekten erflllt. Die wesentlichen
technischen Entwicklungen — darunter ein neuartiger mikrostrukturierter Methanolreaktor, die
Integration der Hochtemperatur-Co-Elektrolyse sowie der systemische Aufbau der gesamten
Prozesskette — wurden modellbasiert nachgewiesen. Der entwickelte Reaktor wurde zum Patent
angemeldet, die Funktionsfdhigkeit des Konzepts konnte auf Basis umfassender
Prozesssimulationen validiert werden. Die Ergebnisse beruhen auf stationaren
Betriebszustdnden und bilden eine belastbare Grundlage flr die experimentelle Validierung in
einer nachsten Projektphase.

Zunachst erfolgten die verfahrenstechnische Konzeption und Simulation des Gesamtprozesses.
Parallel wurde das Reaktorkonzept entworfen, konstruiert und in verschiedenen
Simulationsmodellen (1D/2D) hinsichtlich Wirkungsgrad, Reaktionsverlauf und thermischer
Integration gepruft.

Es folgte die technische Bewertung der Schliusselkomponenten (insb. SOEC und
Reaktorgeometrie), die Klarung kritischer Parameter sowie eine erste
Wirtschaftlichkeitsanalyse.

Auf Basis von Annahmen aus Literaturrecherchen und Angaben von Instituten und Herstellern
sowie eigenen simulativen Untersuchungen wurden die Simulationen durchgefuhrt.

Die Annahmen sind in der Phase 2 durch Laborversuche zu validieren bzw. adaptieren.

Die die Simulation der Warmeintegration sowie der Stoffstrome wird im weiteren Projektverlauf
weiter optimiert.

Die verwendeten Parameter der Aggregate beruhen auf Katalogdaten oder Informationen von
Herstellern und sind durch detaillierte herstellerdefinierte finale Parameter zu ersetzen. Dies
wird in Phase 2 erfolgen, wenn von den handelsublichen Aggregaten die geeignetsten Hersteller
qualifiziert sind.

Bei der SOEC ist der Einfluss der verwendeten Werkstoffe auf der Kathodenseite auf das
Synthesegas (Methanbildung) und die Auswirkung der rel. groBen Spanne der
Betriebstemperaturen der unterschiedlichen Anbieter zu prifen und wenn moglich die
Ergebnisse der Demonstrationsanlagen einzubinden.

Bis dato wurden unterschiedliche statische Betriebszustdnde untersucht. Die Simulation der
Gesamtanlage wird mit ersten transient /zeitabhangig Betriebslastfallen unter Berlcksichtigung
von Lastwechseln noch in dieser Projektphase erweitert. Eine vollumfangliche dynamische
Betrachtung wird in der nachsten Projektphase durchgefuhrt, unter der Voraussetzung einer
ausgereiften Steuer und Regelungs-Technik sowie detaillierteren Angaben der Aggregate.
Abweichungen zu den Annahmen gab es bei der Einschatzung von normgerechten additiv
hergestellten drucktragenden Bauteilen. Die wurde durch die dargestellte konstruktive Losung
eines Hullkérpers gelost.

Am Reaktordesign ist hinsichtlich der Warmeubertragung an der Trennung vom Edukt-
/Produktgas zum Kihlmedium eine ausfuhrlichere experimentelle Analyse erforderlich um die
Warmeubertragung und diverse Nebeneffekte Blasenbildung auf der Kuhlungsseite zu
identifizieren.

Nach kritischer Betrachtung der bisher erzielten Ergebnisse sind keine technisch
unuberwindbaren Herausforderungen zu erwarten.
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Die Anmeldung eines Patents zum Reaktordesign wurde beim Deutschen Patentamt mit der
Anmeldung: 10 2025 127 400.2. 11.7.2025 bereits im Juli durchgefuhrt.

Die o6konomische Betrachtung unterliegt gewissen Unsicherheiten hinsichtlich der
Entstehungskosten entsprechend der Unscharfe der technischen Finalisierung.

Die entwickelten Modelle und Ergebnisse werden in Fachkreisen verdffentlicht und in
geeigneten Gremien (z.B. Netzwerke Erneuerbare Energien, Power-to-X-Plattformen)
prasentiert.

Die Okologische Wirkung des ResiConMe-Verfahrens ist erheblich: Pro Anlage mit einer
Kapazitdt von 4000t MeOH lassen sich jahrlich bis zu 8.400 Tonnen CO,-Aquivalente im
Vergleich zur fossilen Methanolproduktion einsparen. Damit leistet die Technologie einen
signifikanten Beitrag zur Energiewende und zur Dekarbonisierung der chemischen Industrie,
insbesondere im Kontext der Nutzung negativer Residuallasten aus EE-Strom. Technologisch
wurde ein deutlicher Effizienzgewinn gegenuber dem Stand der Technik erreicht. Die modulare
Bauweise und der Einsatz von 3D-Druck ermdglichen langfristig eine kosteneffiziente
Skalierung.
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Anhange:
- A1 Produktstammbaum

Losungsmittel
“‘°‘
Klebstoffe

Zwischenprodukte

Methanol, Ethanol, Formaldehyd,

Acetaldehyd, Essigsiure, Ethylenoyid,

Vinylchlorid, Acrylnitril, Acrylsaure,

Styrol, Harnstoff et al.

I |
Grundchemikalien

Ethen, Propen, Butadien,
Benzol, Toluol, Xylole,
Synthesegas (CO/H,),
Ammoniak. Schwefelsaure,
Salpetersaure, Natronlauge,
Chloret al.

Abbildung 65: Produktstammbaum der chemischen Industrie
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- A2 Legende ProzessflieBbild

Symbol Beschreibung
'i? Quelle (Source)
ﬁ Pump (Pump)
g Warmeubertrager/ Heizer/ Kihler (Heat Exchanger)
c:f Ventil (Valve)
D Prozessstromvereinigung (Mix)
&=

Reaktor (Conversion Reaktor)

Komponenten-Abtrennung (Component Spliter)

U &

SMK3

Senke (Sink)

Kolbenverdichter (Reciprocating Compressor)

Phasentrennung (Drum for two phase separation)

7 § sn a.E]

Prozessinterne Kreisstrome (Process mode recycle tear stream)

Pfropfenstromreaktor (Plug Flow Reactor)

Prozessstromteilung (Split)

Verdichter (Centrifugal Compressor)

-A3 Vereinfachtes ProzessflieBbild

Separate Datei

- A4 ProzessflieBbild VOBZ

ProzessflieBbild im vorlaufig optimalen Betriebszustand (VOBZ)

Separate Datei

- A5 Prozesswirkungsgrad

Tabellen: Berechnung des Prozesswirkungsgrads

Separate Datei

- A6 Optimierung des Betriebszustands

Graphiken: Parameterstudien

Separate Dateien
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