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1 Einleitung

Die Bundesregierung hat sich das Ziel gesetzt, die Treibhausgas-
emissionen bis 2020 im Vergleich zu 1990 um 40 % zu senken. Um dies
zu verwirklichen, beschloss die Regierung im Dezember 2007 die Eck-
punkte eines ,Integrierten Energie- und Klimaprogramms® (IEKP) [1].
Das IEKP verfolgt konsequent das Ziel, die Energieeffizienz zu erhohen,
den Beitrag erneuerbarer Energien an der Strom- und Warmeversorgung
zu steigern und insgesamt die CO,-Emissionen zu verringern.

Die bei der Bereitstellung von elektrischer Energie aus fossilen Energie-
tragern spezifisch, pro erzeugte Kilowattstunde freigesetzte Menge an
CO;, hangt vom Wasserstoff/Kohlenstoff-Stoffmengenverhaltnis des ein-
gesetzten Energietragers ab und von der zur Energiewandlung einge-
setzten Technologie (Abbildung 1). Erdgas besitzt von allen fossilen
Energietragern das hochste Wasserstoff/Kohlenstoff-Stoffmengen-
verhaltnis. Eine zunehmende Substitution von Kohle und Ol durch Erd-
gas wurde daher das Erreichen der Klimaschutzziele der Bundesregie-
rung erleichtern.
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Abbildung 1: Spezifische CO,-Emissionen verschiedener fossiler Energietrager in Abhangigkeit des

Wirkungsgrades der eingesetzten Technik zur Energiewandlung. GuD = Gas-und-Dampf-
Kombikraftwerk, IGCC = Integrated Gasification Combined Cycle. Nach [2], Daten aus [2][3][4]



1 Einleitung

Eine weitere Moglichkeit diese Ziele zu erreichen, besteht darin, den
Energienutzungsgrad der Energiewandlungssysteme zu steigern. Mit
dem Kraft-Warme-Kopplungs-Gesetz (KWK-G) [5] verfolgt die
Bundesregierung daher das Ziel, bis 2020 den Anteil der KWK an der
Stromversorgung, gemessen am Endenergieverbrauch, auf 25 % zu
erhohen, was etwa einer Verdoppelung gegenuber dem heutigen Anteil
gleichkommt. Mit gro3en, mit Erdgas betriebenen kombinierten Gas-und-
Dampf-Kombikraftwerken (GuD) werden heute schon elektrische
Wirkungsgrade von Uber 58 % erreicht. Durch KWK lasst sich der
Gesamtnutzungsgrad nochmals steigern. Hierzu wird die bei der
Energiewandlung im Kreisprozess abzugebende Energie mittels Fern-
und Nahwarmenetzen zum Endverbraucher transportiert. Als Beispiel
soll hier das 2001 in Betrieb gegangene Kraftwerk Mainz-Wiesbaden,
das als GuD-Kraftwerk mit KWK einen elektrischen Wirkungsgrad von
58,4 % und einen Energienutzungsgrad von 70 bis 80 % in Abhangigkeit
vom aktuellen Warmebedarf erreicht, genannt werden [6]. Kleine
dezentrale KWK-Einheiten, die in Zukunft als Alternative zu Heiz- und
Brennwertkesseln in der Hausenergieversorgung verstarkt eingesetzt
werden sollen, bieten den Vorteil, dass diese neben der im Haushalt
bendtigten thermischen Energie noch einen Teil der elektrischen Energie
bereitstellen konnen. Wird die elektrische Energie nicht direkt im
Haushalt bendtigt, wird diese ins oOffentliche Stromversorgungsnetz
eingespeist. Von der Deutschen Vereinigung des Gas- und Wasserfachs
e.V. (DVGW) und von der Arbeitsgemeinschaft fur sparsamen und
umweltfreundlichen Energieverbrauch e.V. (ASUE) wurde eine Studie
bei Prognos AG in Auftrag gegeben [7]. In dieser werden
unterschiedliche Technologien zur Warmeerzeugung mit den derzeit zur
Verfugung stehenden Energietragern auf ihre Einsatzfahigkeit unter
Berucksichtigung der neuen klimapolitischen Rahmenbedingungen fur
einige typische Anwendungsfalle untersucht und bewertet. Ein Ergebnis
der Studie ist, dass bei den erdgasbasierten Technologien neben der
Gasbrennwerttechnik in Kombination mit solarer Trinkwassererwarmung,
Stiringmotoren und Brennstoffzellenheizgerate (BZH) das hochste
Marktpotential besitzen. Fur Ein- und Zweifamilienhauser werden auf
Grund ihrer hohen elektrischen Wirkungsgrade und ihrer Kompaktheit
die beiden Brennstoffzellentypen PEMFC (Proton Exchange Membrane
Fuel Cell) und SOFC (Solid Oxide Fuel Cell) praferiert; sie befinden sich
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1 Einleitung

allerdings noch in der Entwicklungsphase [8]. Seit September 2008 lauft
mit Unterstitzung des Bundesministeriums fur Verkehr, Bau und
Stadtentwicklung und der Industrie ein Praxistest von BZH unter dem
Namen Callux [9]. Ziel des Projektes ist die Vorbereitung der
Markteinfuhrung von erdgasbetriebenen BZH. Es ist geplant bis 2012
800 BZH zu installieren. Die hierbei eingesetzten BZH erreichen
Energienutzungsgrade von Uber 90 %. Das Verhaltnis von erzeugter
elektrischer zu thermischer Energie ist 1 zu 2 [9].






2 Ausgangspunkt und Ziel der Arbeit

Zur Erzeugung des wasserstoffreichen Brenngases fur ein
Brennstoffzellensystem zur dezentralen Hausenergieversorgung bietet
sich Erdgas wegen seiner guten Verfugbarkeit Uber ein dichtes
Ortsverteilungsnetz an. Dieses steht mit einem Netzdruck von 20 mbar
uber dem Umgebungsdruck [10] zur Verfugung. Das Erdgas muss fur ein
PEM-BZH in einer langeren Prozesskette, die mehrere hintereinander
geschaltete Reaktoren, Warmeubertrager, einen Mischer, einige
Krimmer und Rohrbdgen umfasst, in ein wasserstoffreiches Brenngas
umgewandelt werden. Je nach Prozessfuhrung, Reaktorbauweise und
verwendeten Katalysatoren kann es notwendig sein, vor bzw. nach jeder
Reaktoreinheit, die Prozesstemperatur mittels eines Warmeubertrages
einzustellen. Da die PEM-Brennstoffzelle etwa die Halfte des zur
Verfugung stehenden Druckes fur ihren Betrieb bendtigt [11], stehen fur
die Brenngasbereitstellung nur etwa 10 mbar Uberdruck zur Verfligung.
Eine Komprimierung des Gases vor oder innerhalb des
Brennstoffzellensystems ist aufgrund des geringen Wirkungsgrads der
Kompressoren im betrachteten Leistungsbereich energetisch ungunstig.
Daher muss mit dem Druckverlust in den Apparaten sehr haushalterisch
umgegangen werden. Der geringe Uberdruck des Ortsnetzes stellt daher
eine besondere Herausforderung fur ein PEM-BZH dar.

Ein wesentlicher verfahrenstechnischer Schritt in der Brenngasaufbe-
reitung ist die CO-Entfernung, die Ublicherweise in eine Grob- und in
eine Feinreinigung unterteilt werden kann und im ungunstigsten Fall drei
Reaktoren und drei Warmeubertrager umfasst.

Die Arbeit zielt auf die Minimierung des Druckverlusts eines stationaren,
mit Erdgas versorgten PEM-BZH. Durch die Reduzierung des Druckver-
lusts kann auf eine Kompression des Prozessgases verzichtet, dadurch
der parasitare Energieverbrauch verringert und somit der Gesamtwir-
kungsgrad gesteigert werden. Damit und durch die vereinfachte Technik
wird die Wirtschaftlichkeit von PEM-BZH zur dezentralen Strom- und
Warmeerzeugung im kleinen Leistungsbereich erhoht und somit deren
Marktfahigkeit verbessert. Das Ziel kann durch den Einsatz von metal-
lischen Wabenreaktoren, sowie durch die Reduzierung der Anzahl der
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bendtigten CO-Entfernungsstufen fur das bei der Reformierung von Erd-
gas entstehende Reformatgas erreicht werden. Auf diese beiden Aspek-
te konzentrierten sich die Arbeiten.



3 Industrielle Wasserstoffherstellung

Die Umwandlung von Erdgas in ein wasserstoffreiches Brenngas fiir ein
PEM-BZH leitet sich vom industriellen Prozess der Wasserstoffherstel-
lung ab. Deshalb werden dieser sowie seine wirtschaftliche Bedeutung
im Folgenden dargestellt.

3.1 Wirtschaftliche Bedeutung von Wasserstoff

2006 betrug die Wasserstoffproduktion weltweit 65-10° Tonnen, dies ent-
spricht ca. 740-10° m? pro Jahr [12]. Der Wasserstoff dient vor allem als
Grundstoff flr die chemische und die petrochemische Industrie. In den
Prozessen dieser Industrien fallt zum Teil Uberschussiger Wasserstoff
an, der dann allerdings nur thermisch zur Bereitstellung von Prozess-
energie verwertet wird. Neben der Wasserstoffgewinnung durch Elektro-
lyse, die von den Produktionsstromen her eher eine untergeordnete
Rolle spielt, sind hauptsachlich die thermochemischen Verfahren der
Dampfreformierung, der partiellen Oxidation oder der thermi-
schen/katalytischen Spaltung zur Erzeugung von Wasserstoff aus fossi-
len Energietragern etabliert. Das von der produzierten Menge her wich-
tigste Verfahren ist die katalytische Dampfreformierung von Erdgas und
von leichten Kohlenwasserstoffen (KWs) (siehe Tabelle 1).

Tabelle 1: Weltweite Produktion von Wasserstoff (Stand 2006) [12]

Produktion in 10° m3/a 740

davon in % aus:

Erdgas 48
Erdol 30
Kohle 18
Elektrolyse 4

Regional unterscheidet sich die Wasserstoffverwendung (Abbildung 2).
2006 wurden zum Beispiel in Europa rund 40 % des erzeugten Wasser-
stoffs fur die Ammoniak-Herstellung und rund 50 % in Raffinerien einge-
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setzt. Im Vergleich hierzu wurde in Japan Wasserstoff fast ausschlief3lich
zur Herstellung von Ammoniak verwendet.

N
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N —
Q 75% - O Raffinerie/Hydrotreating
d>’ — O Methanol
% 50% || |OSonstige
whd
()
’5 25% | = | -
2] -
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Abbildung 2: Verteilung des Wasserstoffverbrauchs in 2006 nach Einsatzgebieten und Regionen [13]

3.2 Wasserstoffherstellung fiir die Ammoniak-Synthese

Fur die Ammoniak-Herstellung wird in Deutschland, neben dem Einsatz
im Raffineriebereich, mengenmafllig am meisten Wasserstoff verwendet.
Typische Anlagenkapazitaten liegen bei 2000 t Ammoniak pro Tag [14].
Dies entspricht einer Wasserstoffproduktion von 167.000 m3*h. In
Abbildung 3 ist das Verfahren schematisch dargestellt. Vor dem Eintritt
der leichten Kohlenwasserstoffe bzw. des Erdgases in den Dampfrefor-
mer (DR) werden diese mittels der hydrierenden Entschwefelung (HDS)
gereinigt. Die HDS besteht aus einem Reaktor mit einem
Cobalt/Molybdan-Kontakt (Co/Mo) und einem Absorber mit Zinkoxid
(Zn0O). Fur die Ammoniak-Synthese wird ein Synthesegas mit einem
Stoffmengenverhaltnis Wasserstoff/Stickstoff von 3 bendtigt. Hierzu wird
in einem zweiten Reformer (SR) ein Gemisch aus Stickstoff und Luft
dem Prozessgas zugegeben. Das nicht umgesetzte Methan aus dem
ersten Reformer (DR) reagiert mit dem Luftsauerstoff. Das Gas tritt
danach in eine zweistufige Wassergas Shift Konditionierung (WGS), die

8
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aus einer Hochtemperatur- (HT-) und einer Niedertemperatur (L7-) Shift-
Stufe besteht. Das hierbei entstehende Kohlenstoffdioxid wird durch
Auswaschen (CO,-Wasche) aus dem Prozessgas entfernt. Da Spuren
von Sauerstoff im Synthesegas fur die Ammoniak-Synthese, welche in
Form von Kohlenstoffoxiden (CO und CO;) und von Wasser noch im
Prozessgas enthalten sind, zu einer Desaktivierung der dort eingesetz-
ten Katalysatoren fihren wirden, wird erst das noch in Spuren enthal-
tene CO, und CO in einer Methansierungsstufe (Meth.) mit Wasserstoff
aus dem Prozessgas zu Methan und Wasser umgesetzt und anschlie-
Rend das Prozessgas noch getrocknet.

Luft
H20 l

Egi?as—> Como b zno bl DR [ SR b HTS b LTs |

leichte KWs
HDS

CO,~
Wasche

¥

Meth. |»| Trocknung |»| Synthese | —» NH,

Abbildung 3: Wasserstoffherstellung fiir die Ammoniak-Synthese

Im Folgenden soll auf die verschiedenen Prozessstufen naher eingegan-
gen werden.

3.2.1 Hydrierende Entschwefelung (HDS)

Bei der hydrierenden Entschwefelung (HDS) werden die organischen
Schwefelverbindungen des fossilen  Einsatzstoffs an  einem
Cobalt/Molybdan-Kontakt (Co/Mo) bei 300 bis 400 °C mit ca. 5 % H, im
Prozessgas in Schwefelwasserstoff und Kohlenwasserstoffe umgewan-
delt.

RSH + H, «—= H:S+RH (Gl. 1)

Das H,S wird anschlie®end durch Chemisorption an einem ZnO-Bett
(Zn0O) aus dem Prozessgas entfernt.

ZnO + H,S «—= H)O+2ZnS (Gl. 2)
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Der Vorteil dieses Verfahren ist die hohe Reinheit des Produktgases. Der
Anteil an H,S kann auf unter 0,02 ppm reduziert werden [15]. Neben den
Schwefelverbindungen koénnen auch ungesattigte Kohlenwasserstoffe
hydriert werden. Hierdurch sinkt der Olefinanteil im Reformereduktgas,
wodurch die desaktivierende RufRbildung am Dampfreformierungskataly-
sator vermindert wird.

3.2.2 Katalytische Dampfreformierung (DR)

Bei der katalytischen Dampfreformierung reagieren die Kohlenwasser-
stoffe des fossilen Einsatzstoffs mit Wasserdampf in einer endothermen
Reaktion unter Bildung von Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid:

CiHn+nH,O — (n+m/2)H;+n CO (Gl. 3)
Parallel dazu findet die WGS-Reaktion statt (Gl. 4):
CO + H,0 <—> H,+CO, ARH® = - 41 kJ/mol (Gl. 4)

In Nebenreaktionen kann es zur Bildung von Kohlenstoff kommen, der
sich auf dem Katalysator ablagern kann. Zu diesen Reaktionen gehoren
die Methanspaltung (Gl. 5) und das Boudouard-Gleichgewicht (Gl. 6):

CH, <= 2H;+C ArH® = + 75 kJ/mol (Gl. 5)
2 CO «— CO;+C ARH® = - 172 kJ/mol (Gl. 6)

Die Dampfreformierung wird in Rohrenspaltreaktoren durchgefuhrt. Die
Gaseintrittstemperatur liegt zwischen 450 und 950 °C [14]. Die Prozess-
bedingungen sind abhangig von der jeweiligen Anwendung (Tabelle 2).

Tabelle 2: Typische Prozessbedingungen flir die Dampfreformierung [14]

Prozess Einsatzstoff H,O/C in p in bar Uaus in °C
mol/Atom

Ammoniak-Synthese Erdgas 2,8 bis 3,5 30 bis 45 750 bis 820

Methanol-Synthese Erdgas 1,5 bis 2,0 30 bis 45 | 700 bis 750

Wasserstoff Erdgas 1,7 bis 4,0 25 bis 40 | 850 bis 920

10



3 Industrielle Wasserstoffherstellung

Um das im Prozessgas enthaltene CO mit Wasser in Wasserstoff und
CO; zu konvertieren, schliel3t sich ein mehrstufiger Konditionierungspro-
zess an. Die so genannte Grobreinigung lasst sich in eine HT- und eine
LT- Wassergas Shift Stufe aufteilen.

3.2.3 Grobreinigung — Wassergas Shift (WGS)

Die WGS-Reaktion wurde erstmals 1888 in der Literatur erwahnt [16].
Der Vorteil dieser Reaktion fur das industrielle Verfahren der Wasser-
stoffherstellung ist, dass die frei werdende Reaktionsenthalpie zur Er-
zeugung eines Teils des im Dampfreformer bendtigten Wasserdampfs
verwendet werden kann. Ausfiihrliche Ubersichtsartikel Gber die WGS-
Reaktion und deren Anwendungen finden sich in [15][17][18][19][20].

Die WGS-Reaktion ist eine reversible und leicht exotherme Reaktion.
Aufgrund des aquimolaren Stoffumsatzes ist das thermodynamische
Gleichgewicht der WGS-Reaktion praktisch druckunabhangig. Der
Gleichgewichtskoeffizient K, ist durch folgende Gleichung definiert:

_ Pu, "Pco,

Pco "Ph,0

K, (T) (Gl. 7)

Mit abnehmender Temperatur nimmt K, zu, d.h., dass durch eine Verrin-
gerung der Reaktionstemperatur, thermodynamisches Gleichgewicht
vorausgesetzt, die Wasserstoffausbeute steigt und der minimal erreich-
bare CO-Anteil im Produktgas abnimmt.

Die industriellen Reaktoren werden abhangig vom restlichen Anlagen-
design bei einem Druckniveau zwischen 3 und 40 bar in neueren
Anlagen sogar bei 60 bar betrieben [18]. In der industriellen Wasser-
stoffherstellung fur die Ammoniak-Synthese wird die WGS-Reaktion als
zweistufiges Verfahren ausgefihrt. Beide Stufen werden adiabat betrie-
ben. Die Gaseintrittstemperatur der ersten Stufe liegt zwischen 315 und
360 °C [18]. Durch die Exothermie der Reaktion steigt die Gastemperatur
entlang des Reaktors. Am Reaktoraustritt liegt sie zwischen 400 und
500 °C. Die Katalysatoren in der HTS-Stufe basieren auf Eisen- und
Chromoxiden als Aktivkomponenten [15][18]. Der im Reformat enthal-
tene CO-Anteil kann in der HTS-Stufe auf 3 bis 4 % reduziert werden

11
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[15][18]. Vor der LTS-Stufe wird das Gas auf 200 bis 220 °C abgekuhilt.
Da die meisten kommerziellen Kupfer-Katalysatoren in Folge von
Rekristallisationsprozessen schon ab 270 °C an Aktivitat verlieren [18],
sollte die Gasaustrittstemperatur der LTS-Stufe nicht Uber diesen Wert
steigen. Es konnen CO-Endkonzentrationen von ca. 0,5 % erreicht
werden. Die TemperaturfUhrung des zweistufigen Grobreinigungs-
Verfahrens ist in Abbildung 4 dargestellt.

1,0
thermodynamische
Gleichgewichtskurve
0,8 r /
©
© :
o 0,6 L /NT-Shlft
N
wd
® . ..
(7)) Zwischenkihlung
€ 047 —
=
S
0,2 r
’ A‘T-Shift
010 1 1 1 1

50 150 250 350 450 550
Temperatur in °C

Abbildung 4: Temperaturfihrung im zweistufigen Grobreinigungs-Verfahren

3.2.3.1 Hochtemperatur-Shift (HTS)

Die Arbeitstemperaturen der Fe;O,/Cr,03-Katalyatoren in der HTS-Stufe
liegen zwischen 315 und 500 °C. Cr,0O3 verhindert das Hochtemperatur-
sintern des Fe;O, und den damit einhergehenden Verlust an aktiver
Oberflache [21][22]. Neben Cr,0O3; kdnnen MgO und ZnO als Additiv zu-
gesetzt [17][22][23][24] sein. Hierdurch wird die Methanbildung unter-
druckt und folglich die Selektivitat der WGS-Reaktion erhoht.

Vor dem Einsatz der Katalysatoren mussen Fe,O3 zu Fe;O4 (Gl. 8 und 9)
und das teilweise als CrO; vorliegende Chrom zu Cr,O3; (Gl. 10 und 11)
reduziert werden. Aufgrund der unerwlnschten katalytischen Aktivitat
von metallischem Eisen bzgl. der Methansierungsreaktionen (Gl. 33) und
(Gl. 34) und bzgl. der Boudouard-Reaktion (Gl. 6), muss durch Kontrolle

12
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der Reaktionsbedingungen eine Uberreduktion vermieden werden [15].
Dies wird zum einen durch das beim Einsatz von Reformat zur Reduk-
tion vorliegende Verhaltnis von H,O/H, und von CO,/CO erreicht, wel-
ches das Gleichgewicht zwischen der Fe,0O3- und Fe;O4-Phase bestimmt
(Gl. 8 und 9). Zum anderen darf die Temperatur wahrend der Reduktion
nicht Uber 565 °C ansteigen, da es ansonsten zur Bildung von FeO
kommt, welches die Vorstufe von metallischem Eisen ist (Gl. 14 und 15).

3Fey03+Hy <=  2Fes04+H,O  AgH%0sk =-16,3 kJ/mol (Gl. 8)
3Fe;03+CO <=  2Fe304+CO;  ArH%o0sk = +24,8 kJ/mol (Gl. 9)
2CrO3+3H, <=  Cro03+3H,0  ArH%g0s« =-684,7 kd/imol  (Gl. 10)
2Cr0;+3CO —= Cr,03+3CO ArH%95 k = -808,2 kJ/mol  (GI. 11)

Durch die im Reformat vorliegenden Verhaltnisse von H,O/H, bzw. von
CO,/CO ist Fe;04 bei normalen Betriebsbedingungen die einzige stabile
Phase (Gl. 8, 9, 12 und 13) [15].

Fe 03 + Hy <— 3FeO+H0 ARH 95 k = -63,8 kJ/mol (Gl. 12
Fe,O3 + CO «— 3FeO+CO, ArH08 k = -22,6 kJ/mol (Gl. 13
FeO + H, «— Fe+H0 ArH08 k = -24,5 kJ/mol (Gl. 14

)
)
)
FeO + CO — Fe + CO, ARH 208k = +12,6 kd/mol  (GI. 15)

Die Katalysatoren zeigen eine geringe Vergiftungsneigung gegenuber
Schwefel im Prozessgas. Hingegen fuhren Konzentrationen an Chlor-
verbindungen von grolRer 1 ppm zu einer irreversiblen Vergiftung.
Phosphor- und Siliziumverbindungen konnen ebenfalls den Katalysator
vergiften [25]. Die Standzeit betragt durchschnittlich 3 Jahre [26]. Bei der
groRen Spanne der in der Praxis vorkommenden Betriebsdricke
uberstreicht die auf den Normzustand des Gases bezogene GHSV
(Gl. 41) einen zwischen 300 und 4000 h™ liegenden Bereich [18].

13
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Kinetik

Aufgrund der technischen Bedeutung der WGS-Reaktion an Eisen-
Katalysatoren haben viele Arbeitsgruppen ausfuhrlich deren Umsatzver-
halten untersucht [17][21][27][28][29][30]. Die bis 1979 erschienenen
Veroffentlichungen zu diesem Thema sind in [17] zusammengefasst. In
der Vergangenheit wurden die in der Literatur beschriebenen Geschwin-
digkeitsansatze kontrovers diskutiert. Der Unterschied in den Ansatzen
wird von den Autoren Bohlbro [27] und Ruthven [28] auf Unterschiede
der zu Grunde gelegten Messdaten zuruckgefuhrt. Diese wurden zum
Teil unter stofftransportlimitierten Bedingungen bestimmt. Podolski und
Kim [29] konnten zeigen, dass durch Potenzansatze die Messdaten ge-
nauer als durch Ansatze des Langmuir-Hinshelwood-Typs beschrieben
werden konnen.

Bohlbro bestimmte die Kinetik der WGS-Reaktion unter diffusions- und
nicht-diffusions-limitierten Bedingungen — bei Atmospharendruck sowie
bei hoherem Druck. Er untersuchte zusatzlich den Einfluss von H,S auf
das Umsatzverhalten [30]. Das Umsatzverhalten beschreibt er mit dem
Potenzansatz:

r==k (pco)l(szo)m(pcoz)n(sz)q(l—ﬂ) (Gl. 16)
. _ Pco,Pu,
i Kppcoszo

Mit dem SAusdruck wird die Abnahme der Reaktionsgeschwindigkeit bei
Annaherung der Gaszusammensetzung an die thermodynamische
Gleichgewichtszusammensetzung berucksichtigt. In Tabelle 3 sind Werte
der Exponenten in (Gl. 16) fur verschiedene Reaktionsbedingungen auf-
gelistet.

14
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Tabelle 3: Werte der Exponenten der Reaktionsgleichung (Gl. 16) fur verschiedene Reaktionsbe-
dingungen [30]

Druck in bar H2S in ppm | m n q
1 0 0,9 0,25 -0,6 0
20 0 1,0 0,25 -0,6 0
20 75 0,75 0,5 -0,1 -0,15
20 2000 0,85 0,4 -0,1 0,1

Wie aus Tabelle 3 zu erkennen ist, sind die Exponenten nahezu vom
Druck unabhangig. Da Schwefelwasserstoff bei der Formulierung des
Potenzansatzes nicht berucksichtigt wurde, zeigen die Exponenten aber
eine starke Abhangigkeit von der im Prozessgas enthaltenen Schwefel-
konzentration. Die von verschiedenen Arbeitsgruppen veroffentlichten
Aktivierungsenergien zeigen zum Teil den Einfluss des inneren Stoff-
transports. Die Aktivierungsenergien liegen zwischen 114,6 kJ/mol fur
Katalysatorgranulate [17], 105,9 kd/mol fur kleine [27] und 59,8 kJ/mol
fur groRe [30] Katalysatortabletten [18]. In [15] wird fUr die Aktivierungs-
energie von Fe;0,4/Cr,03-Katalysatoren ohne Stofftransporteinfluss ein
Wert von 121,8 kJ/mol angegeben.

3.2.3.2 Niedertemperatur-Shift (LTS)

Im Vergleich zu den HTS-Katalysatoren aus Fe;0,4/Cr,O3; besitzen die
L TS-Kupfer-Katalysatoren bereits zwischen 200 und 270 °C eine wirt-
schaftliche Aktivitat. Sie zeichnen sich durch eine hohe Selektivitat aus,
d. h., die Methanisierungsreaktionen Gl. 33 und 34 werden nicht kataly-
siert. Die meist eingesetzten kommerziellen L TS-Katalysatoren bestehen
aus Kupfer, Zinkoxid und Aluminiumoxid (Cu/ZnO/Al,O3). Anstelle von
Al,O3; kdnnen auch La,O3; oder Ce,O3; oder Mischungen aus verschiede-
nen Tragermaterialien eingesetzt werden. SiO,, MgO und Cr,O3; wurden
ebenfalls als Tragermaterial eingesetzt. Diese Katalysatoren zeigten
aber nur unzureichende thermische Stabilitat [18].

In der HDS werden die schwefelhaltigen Verbindungen zu H,S umge-
setzt und der Schwefel anschliefend an einem ZnO-Bett absorbiert und
somit aus dem Prozessgas weitestgehend entfernt (siehe Kapitel 3.2.1).
Es verbleiben ca. 0,02 ppm H,S im Prozessgas, die schlieldlich den
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Reformer erreichen. Aufgrund der hohen Temperatur im Reformer und
der geringen Reaktionsneigung des H,S mit dem in der HTS-Stufe ein-
gesetzten Fe;0,/Cr,03-Katalysators erreicht der Schwefel schlielich
den Cu/ZnO/Al,O3-Katalysator in der LTS-Stufe, wodurch dieser langfris-
tig desaktiviert [15][19].

2Cu+H,S <—= CusS+H> (Gl. 17)

Das Gleichgewicht fur diese Reaktion (Gl. 17) liegt bei den in der LTS-
Stufe typischerweise vorliegenden Bedingungen praktisch vollstandig auf
der Produktseite; die Gleichgewichtskonstante betragt 10° [15]. Ist die
H,S-Konzentration im Eduktgas > 0,5 ppm [15], wird bei industriellen
Anwendungen ein so genanntes ,Guard Bed®, bestehend aus ZnO, vor
die LTS-Stufe geschaltet [15][16][18]. Dabei reagiert der Schwefelwas-
serstoff nach (Gl. 18):

ZnO+H,S < 2ZnS+H,0 (Gl. 18)

Die Gleichgewichtskonstante fur diese Reaktion (Gl. 18) ist drei GroRen-
ordungen grofRer als die der Reaktion in (Gl. 17). Durch das Vorschalten
eines ZnO-Betts kann somit der Cu/ZnO/Al,O3-Katalysator effizient vor
einer Desaktivierung durch Schwefel geschiutzt werden. Ein weitaus
starkeres Katalysatorgift sind Chloride, die im Gas vorzugsweise als HCI
vorliegen. Das HCI adsorbiert an der Oberflache des Katalysators und
blockiert die aktiven Zentren durch Bildung von CuCl. Die Cu(l)-
Halogenide haben eine grolde Mobilitat auf der Oberflache, wodurch Sin-
tervorgange beschleunigt werden und es zur Abnahme der aktiven Ober-
flache kommt. Dies wiederum fuhrt zu einer Abnahme der Aktivitat des
Cu/zZnO/Al,O3-Katalysators. Eine vorgeschaltete ZnO-Schuttung kann
eine solche Vergiftung des Katalysators nicht verhindern. Fur eine wirt-
schaftliche Standzeit des Katalysators sollte daher die HCI-Konzentration
im Prozessgas < 1 ppb sein [31][32]. Da kommerzielle Cu/ZnO/Al,Os-
Katalysatoren vor ihrem Einsatz in der Regel in oxidischer Form vorlie-
gen, mussen diese durch Reduktion aktiviert werden. Es sind auch vor-
reduzierte und stabilisierte L TS-Katalysatoren kommerziell erhaltlich [18].

CuO + H, <«<— Cu+H0 ArH%25 k = -86,7 kJ/mol (Gl. 19)
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Durch die bei der Reduktion freiwerdende Reaktionsenthalpie steigt die
Temperatur im Katalysatorbett an. Um die Aktivitat des Katalysators
durch Sintervorgange nicht zu verringern, sollte die Temperatur nicht
uber 270 °C steigen. Deshalb wird der fur die Reduktion verwendete
Wasserstoff mit einem Inertgas auf etwa 5 % verdinnt. Eine schonende
Reduktion wird durch langsames Aufheizen beginnend bei Umgebungs-
temperatur erreicht. Als Inertgase werden Stickstoff oder Erdgas einge-
setzt [15].

Um beim Herunterfahren des Prozesses eine Kondensation von Wasser
aus dem Prozessgas zu vermeiden, wird der Reaktor mit trockenem
Stickstoff gespult, bis das Katalysatorbett eine Temperatur von ca. 50 °C
erreicht hat. Aullerdem wird der Betriebsdruck abgesenkt. Hierdurch
steigt die Beladungskapazitat des Spulgases bzgl. Wasser, wodurch zu-
satzlich eine Unterschreitung des Wassertaupunkts und somit eine Kon-
densation vermieden wird.

Reduzierte Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren sind pyrophor (Gl. 20). Im hei-

Ren Zustand (¥ > 50 °C) sollte daher der direkte Kontakt des Katalysa-
tors mit Luftsauerstoff vermieden werden, da dies zu einer unkontrollier-
ten Oxidation flihren kann [15].

Cu+%0, =—® Cuo0 ArH%08 k = -157,2 kdimol  (GI. 20)

In der Literatur wird von Temperaturanstiegen im Katalysatorbett von
800 bis 900 °C berichtet, wodurch der Katalysator irreversibel beschadigt
wird [15]. Die Oxidationsgefahr ist vor allem beim Austausch der Kataly-
satorschuttung zu beachten.

Kinetik und Reaktionsmechanismus

Die vor 1979 veroffentlichten Untersuchungen zur Kinetik sind in [17]
zusammengefasst und diskutiert. Das Umsatzverhalten der LTS-
Reaktion kann mit denselben mathematischen Ansatzen, wie sie fur Ei-
sen/Chromoxid Verwendung finden, beschrieben werden.

Der Mechanismus der WGS-Reaktion, katalysiert an Cu/ZnO/Al,O3 und
Cu/Al,O3, wurde ausfuhrlich durch das Forschungslabor von Haldor-
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Topsge untersucht [33]. An die Daten aus den kinetischen Untersuchun-
gen wurde ein ahnlicher Potenzansatz, wie er zur Beschreibung der
Reaktionsgeschwindigkeit der WGS an Eisen-Katalysatoren Verwend-
ung findet (Gl. 16), angepasst. Der Potenzansatz enthalt zusatzlich einen
Term (pwt)’, der den Einfluss des Gesamtdrucks berlicksichtigt:

r=k (pco)l(szo)m(pcoz)n(sz)q(ptot)y(l_ﬁ) (Gl. 21)

In Tabelle 4 sind die bei Haldor-Topsge [33] bestimmten Exponenten der
verschiedenen Komponenten und die Aktivierungsenergien fur unter-
schiedliche Reaktionsbedingungen zusammengefasst. Die Parameter ko,
E., I, m, n und g wurden jeweils unter Vernachlassigung des Gesamt-
drucks, d. h. fur y = 0 bestimmt. Die Reaktionsordnung fur CO wurde auf
1 festgesetzt. Die bei 5 und bei 20 bar ermittelten Aktivierungsenergien
sowie die Exponenten sind ahnlich. Fur y= -0,4 kann mit dem bei 5 bar
bestimmten Paramertersatz auch das Umsatzverhalten bei 20 bar be-
schrieben werden [33].

Tabelle 4: Werte der Exponenten der Reaktionsgleichung (GI. 21) fir verschiedene Reaktionsbe-
dingungen [33]

Druck in bar E. in kJ/mol | m n q
Cu/ZnO/Al,04 5 86,5 1 1,4 -0,7 -0,9
Cu/ZnO/Al,04 20 78,2 1 1,5 -0,7 -0,7
Cu/Al,O3 20 59,3 1 1,9 -1,4 -0,9

Bei Haldor-Topse@e [33] wurde ein mikrokinetisches Modell basierend auf
veroffentlichten Daten aus Untersuchungen an Kupfer-Einkristallen ent-
wickelt [33][34]. Das Endprodukt der Reaktionsfolge ist Methanol.
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3 Industrielle Wasserstoffherstellung

H.O(g) + * +—=  H,O(ads) (Gl. 22)

H,O(ads) + * <= OH(ads) + H(ads) (Gl. 23)

2 OH(ads) <= HO(ads) + O(ads) (Gl. 24)

OH(ads) + * +<=  O(ads) + H(ads) (Gl. 25)

2 H(ads) +—=  Hyg)+2* (Gl. 26)

CO(g) +* <= CO(ads) (Gl. 27)

CO(ads) + O(ads) +—=  COgads) +* (Gl. 28)
COy(ads) = COyg)+* (Gl. 29)

COy(ads) + H(ads) +<—=  HCOO(ads) +* (Gl. 30)
HCOO(ads) + Hlads) = +=  H,COO(ads) + * (GI. 31)
H,COO(ads) + 4 H(ads) <=  CHsOH (g) + H2O(g) + 5* (Gl. 32)

* freier Adsorptionsplatz, g in der Gasphase, ads an der Oberflache adsorbiert

Die Reaktion lauft Uber einen Oberflachen-Reduktion-/Oxidations-
Mechanismus ab. Das Wasser dissoziiert zu O(ads) und Hy(ads). Das
adsorbierte Sauerstoffatom O(ads) reagiert Uber CO(ads) schlieRlich zu
COy(g) ab. Die Gleichungen Gl. 30 bis 32 beschreiben die Formiat-
Synthese und die Hydrierungs-Schritte der Methanolsynthese. Diese
konnen unter den Driucken (bis 60 bar) der industriellen Wasserstoffher-
stellung merkbar als Nebenreaktion ablaufen.

Abhangig von der vorgeschalteten HTS-Stufe betragt die CO-
Eintrittskonzentration der LTS-Stufe bei industriellen Verfahren 1 bis
5 %. Der Reaktor wird adiabat betrieben. Das mit Hilfe von Warmeuber-
tragern oder durch direkte Kuhlung mit eingedistem Wasser auf 200 bis
220 °C abgekuhlte Gas tritt mit einem Druck von 3 bis 60 bar in die LTS-
Stufe ein. Bei der grolen Spanne der in der Praxis vorkommenden
Betriebsdrucke Uberstreicht die auf den Normzustand des Gases bezo-
gene GHSV (Gl. 41) einen zwischen 300 und 4000 h™' liegenden Be-
reich[18]. In Bezug auf das trockene Produktgas konnen CO-
Konzentrationen von 0,05 bis 0,5 Vol.-% erreicht werden, was einem
Umsatzgrad von 95 bis 99 % entspricht [18]. Die Standzeit der LTS-
Katalysatoren ist abhangig von den Betriebsbedingungen und den
Verunreinigungen, die im Prozessgas enthalten sind. Der Katalysator
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3 Industrielle Wasserstoffherstellung

muss bei der industriellen Anwendung alle 2 bis 4 Jahre erneuert
werden [18].

3.2.4 CO,-Wasche

Da CO; ein Katalysatorgift fur die Katalysatoren der Ammoniak-Synthese
ist, muss dieses aus dem Prozessgas entfernt werden. Hierzu konnen
die in Tabelle 5 gelisteten Verfahren eingesetzt werden. Durch das Mit-
reilen von Waschmittel kann es zur Beeintrachtigung der nachgeschal-
teten Methanisierung kommen (Tabelle 5).

Tabelle 5: Ubersicht (ber industriell verwendete CO,-Entfernungsverfahren. Beeintrachtigung des
Methanisierung-Katalysators durch mitgerissenes Waschmittel [35]

Prozess | Waschmittel Beeintrachtigung der Methanisierung

Benfield Wassrige K,CO3-Ldsung Blockade von Katalysatorporen durch ver-
dampfende K,COs-Lésung

Vetrocoke | Wassrige K,COs- und As,O5- | Blockade von Katalysatorporen durch ver-
Lésung dampfende K,CO3-Lésung.

0,5% Arsen auf dem Katalysator vermindert
die Aktivitat um mehr als 50%

Sulphinol | Sulpholane, Wasser, Dipro- Sulpholane werden gespalten; es kommt zur
panolamin Vergiftung durch Schwefel.

MEA, Wassrige Losung von Keine

DEA Mono- oder Diethanolamin

Rectisol Methanol Keine

Catacarb | Wassrige K,COs-Lésung mit | Blockade von Katalysatorporen durch ver-

Boraten dampfende K,COs-Lésung
Selexol Dimethylether von Polyethy- Keine
lenglycol

3.2.5 Methanisierung (Meth.)

Geringe Mengen an Sauerstoff, welche in Form von Wasser und Kohlen-
stoffoxiden (CO und CO;) in das Synthesegas fur die Ammoniak-
Synthese gelangen konnen, fuhren zur Desaktivierung der hierbei zum
Einsatz kommenden Katalysatoren. Daher ist es notwendig, die nach der
CO,-Wasche im Prozessgas verbliebenen Kohlenstoffoxide bis auf sehr
niedrige Konzentrationen aus dem Prozessgas zu entfernen. Die Koh-
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3 Industrielle Wasserstoffherstellung

lenstoffoxide reagieren mit dem im Prozessgas enthaltenen Wasserstoff
in den Methansierungsreaktionen GI. 33 und 34.

CO + 3 H, «—  CH;+H,0 AHg¢ = -206,2 kJ/mol (Gl. 33)
CO,+4H, =  CHs+2H0 AH%g5 = -165,0 kJ/mol (Gl. 34)

Die Aktivkomponente der technischen Methanisierungs-Katalysatoren ist
Nickel. Als Tragermaterialien kommen Al,O3; SiO,, CaO, MgO und
CaAl,O4 zum Einsatz [36]. Der Kohlenstoffoxid-Anteil im Produktgas liegt
im industriellen Prozess nach der Methanisierung im tockenen Prozess-
gas unter 5 ppm [35]. An die Methanisierungsstufe schlie3t sich eine
Trocknung des Prozessgases an.
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4 Anforderungen an die Brenngas-
konditionierung fur ein PEM-BZH

Das Verfahren zur Erzeugung eines wasserstoffreichen Brenngases
lasst sich vom industriellen Prozess der Wasserstoffherstellung fur die
Ammoniak-Synthese ableiten. Ein wesentlicher Unterschied dieser
beiden Prozesse liegt in der bereitzustellenden Menge an Wasserstoff.
Bei der in dieser Arbeit betrachteten PEM-BZH Anwendung mit einer
elektrischen Leistung von 1 bis 2 kW liegt diese funf GroRenordnungen
unter der der industriellen Ammoniak-Synthese.

Erdgas steht in Deutschland den Haushalten Uber eine dichte Infrastruk-
tur zur Verfugung. Daher wird nur Erdgas als fossiler Energietrager fur
das BZH berucksichtigt. Das Erdgas kann aus dem Ortsverteilungsnetz
mit einem Uberdruck gegeniiber Atmosphéarendruck von 20 mbar ent-
nommen werden. Entweder muss mit dem zur Verfugung stehenden
Uberdruck sehr haushélterisch umgegangen werden, oder das Gas
muss vor oder innerhalb des Brennstoffzellensystems auf einen hoheren
Druck komprimiert werden. Aufgrund der geringen Wirkungsgrade der
Kompressoren im betrachteten Leistungsbereich ist dies energetisch
ungunstig und sollte daher vermieden werden. Im Vergleich hierzu ist der
Druckverlust bei der industriellen Herstellung von Wasserstoff aufgrund
des hdheren Druckniveaus (bis 60 bar) von untergeordneter Bedeutung.

Um eine Vergiftung der in den verschiedenen Prozessstufen eingesetz-
ten Katalysatoren durch die im Einsatzstoff enthaltenen Schwefelverbin-
dungen zu vermeiden, wird im industriellen Prozess eine hydrierende
Entschwefelung vorgeschaltet. Diese macht es erforderlich, dass ein Teil
des wasserstoffhaltigen Prozessgases fur die Hydrierung zurtckgefuhrt
wird. Daher nimmt die Komplexitat des Verfahrens zu. Um die Anlagen-
Komplexitat der betrachteten BZH Anwendung zu reduzieren, wird vor
dem eigentlichen Prozess eine adsorptive Entschwefelung bevorzugt.
HierfGr konnen als Adsorbentien dotierte Aktivkohlen oder Molekular-
siebe eingesetzt werden. Es zeigt sich jedoch, dass es durch Adsorption
der im Erdgas in Spuren enthaltenen hoheren Kohlenwasserstoffe, die
bis zu den C20-Komponenten nachgewiesen werden kdénnen [37], zu
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einer Abnahme der Beladungskapazitat um bis zu 50 % kommt, wodurch
grolRere Adsorbervolumen resultieren [38]. Die unerwinschte Adsorption
von hdheren Kohlenwasserstoffen fuhrt zudem zu einer Abnahme des
Brennwertes des Einsatzgases.

Bei der industriellen Wasserstoff-Herstellung wird in einem zweiten Re-
former der fur die Ammoniak-Synthese erforderliche Stickstoff in das
Prozessgas eingebracht. Dies ist bei der BZH Anwendung aufgrund der
Verdunnung des Brenngases unerwunscht. Daher entfallt diese Pro-
zessstufe. Da der Dampfreformer und die HTS auf unterschiedlichen
Temperaturniveaus arbeiten, ist ein Warmubertager zur Prozessgas-
kihlung zwischengeschaltet.

Aufgrund der Exothermie der WGS-Reaktion und der Abhangigkeit des
erreichbaren Umsatzgrades vom thermodynamischen Gleichgewicht ist
bei Verwendung von adiabaten Reaktoren ein weiterer Warmeubertager
zwischen der HTS und der LTS erforderlich.

CO, im Prozessgas stellt fur die in der PEM-Brennstoffzelle eingesetzten
Katalysatoren im Gegensatz zu den Katalysatoren der Ammoniak-
Synthese kein Katalysatorgift dar, deshalb entfallt die CO,-Wasche.
Allerdings ist CO ein starkes Gift fur die Katalysatoren der Anode der
PEM-Brennstoffzelle. Der CO-Gehalt muss daher auf 10 bis 100 ppm im
trockenen Prozessgas reduziert werden [39][40]. Dies kann entweder
durch Einsatz der selektiven CO-Oxidation (SelOx.) oder der selektiven
CO-Methanisierung (SelMeth.) erreicht werden. Bei der SelMeth. reagiert
der Wasserstoff aus dem Prozessgas mit dem CO zu Methan. Im
Gegensatz hierzu muss bei der SelOx., um hohe Selektivitaten bzgl. der
CO-Oxidation zu erzielen, Sauerstoff definiert zugegeben werden [41].
Es ergeben sich die beiden in Abbildung 5 schematisch dargestellten
Verfahrensvarianten.

24



4 Anforderungen an die Brenngaskonditionierung fur ein PEM-BZH

Luft

H,O

Erdgas —

Adsorber

>

DR

HTS

LTS

H,O

'

SelOx.

— Brenngas

Erdgas —

Adsorber

!

DR

(-
-

HTS

(-
(-

LTS

&5
&5

SelMethf— Brenngas

Abbildung 5: Prozess der Brenngasbereitstellung flr ein PEM-BZH bei Verwendung der SelMeth.
bzw. der Se/Ox.

Aufgrund der verfahrenstechnischen Einfachheit wurde in dieser Arbeit
fur die Feinreinigung die SelMeth. weiter betrachtet.
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5 Losungsansatze

Um auf eine Kompression des Gases vor oder innerhalb des Prozesses
der Brenngasbereitstellung verzichten zu kdnnen, ist es notwendig den
Druckverlust zu minimieren. Hierzu wurden in dieser Arbeit folgende
Losungsansatze verfolgt und am Beispiel der CO-Entfernung bestehend
aus Grob- und Feinreinigung diskutiert:

a. Reduzierung der Reaktorvolumina
- Einsatz hoch aktiver Katalysatoren
- Optimierung der Temperaturfiihrung

b. Einsatz von strukturierten Katalysatortragern anstelle von Katalysa-
torschuttungen

- Bei gleichem Umsatzgrad geringerer Druckverlust
- Einfachere Handhabung beim Austausch durch Servicetechniker
C. Reduzierung der Prozessstufenzahl

- Einsatz von Apparaten, die mehrere Funktionen kombinieren,
z.B. Kombination: Wéarmelibertrager / Reaktor

- Harmonisierung des Temperaturniveaus im Prozess durch
geschickte Wahl der Katalysatorsysteme; dadurch Verzicht auf
Wérmedibertrager zwischen zwei Reaktoren

- Nebeneffekt: Verringerte Anzahl an Rohrleitungen und
Kriimmern

5.1 Brennstoff Erdgas

Der Gesamtschwefelgehalt des Erdgases setzt sich aus dem im Erdgas
natlrlich enthaltenen Schwefel und dem des zugegebenen Odoriermit-
tels zusammen. Der maxmimale Schwefelgehalt von nicht odoriertem
Erdgas, welches Uber das Ferngasnetz transportiert wird, ist durch das
DVGW Regelwerk G 260 [10] auf 30 mg S/m® begrenzt, dies entspricht
ca. 20 ppm. Der Schwefelgehalt von nicht odoriertem Erdgas aus Russ-
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land und Holland liegt normalerweise unter <1 mg S/m? (< 0,7 ppm), aus
Norwegen unter < 5 mg S/m?® (< 3,3 ppm). Bei Gas aus deutschen Quel-
len kann teilweise der genannte Grenzwert erreicht werden [42]. Auf-
grund des meist sehr niedrigen natiurlichen Schwefelgehalts kann das
Erdgas bei Leckagen nicht Uber den Geruch wahrgenommen werden.
Daher wird dem Erdgas, welches uber das Ortsnetz an den Endverbrau-
cher geliefert wird, ein Warngeruch durch Zugabe eines so genannten
Odoriermittels verliehen. Die in Deutschland verwendeten Odoriermittel
bestehen meist aus schwefelhaltigen organischen Verbindungen. In
Tabelle 6 sind die Zusammensetzungen der funf in Deutschland am
Markt befindlichen Odoriermittel und die in der Praxis verwendeten Odo-
rier-Raten angefuhrt. Im Fall der THT Odorierung liegt der Gesamt-
schwefelgehalt zwischen 7,5 und 15 mg S/m°, und er liegt zwischen 2,5
und 10,5 mg S/m® im Falle der Mercaptan-Odorierung [38]. D. h., es sind
Schwefelkonzentrationen zwischen 1,5 und 10 ppm zu erwarten. Alterna-
tiv zu den schwefelhaltigen Odoriermitteln gibt es schwefelfreie, wie das
Odoriermittel GasOdor™S-Free™, welches inzwischen einen Marktanteil
von uber 20 % in Deutschland hat [43]. Es besteht aus Acrylaten, also
schwefelfreien organischen Verbindungen.
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Tabelle 6: Zusammensetzung der in Deutschland eingesetzten Odoriermittel mit den typischen
Odorier-Raten [38][42][44][45]

Produktbezeichnung Spotleak Z Sentinel E Sentinel TB GasO- Tetra-
™
(Spot- (Spot- dFor TSM- t:-yd:.lo-
leak 1009) leak 1005) ree lophen
Odorier-Rate in mg/m? 8 5bis 7 5 bis 7 10 15 bis 20
Schwefel in mg/m? 0,4 1,8 bis 2,6 1,8 bis 2,6 0 5,5 bis 7,3
Zusammensetzung
in %
Tetrahydrothiophen 15 70 100
(THT)
tert-Buthyl-Mercaptan 75,5 30
(TBM)
iso-Propyl-Mercaptan 16
(IPM)
n-Propyl-Mercaptan 8,5
(NPM)
Methylacrylat 37,4
Ethylacrylat 85 60

Fur die Dampfreformierung werden Nickel-Katalysatoren verwendet. Um
eine Desaktivierung des Katalysators durch Schwefel zu vermeiden,
sollte der Gesamtschwefelgehalt des Einsatzgases < 1 ppm sein [46]. Es
gibt Bemuhungen die Schwefeltoleranz der Refomormierungskatalysato-
ren zu erhdhen [38][47][48], wodurch sich die vertretbare Schwefelkon-
zentration zu einem hoheren Wert verschieben wirde. Aufgrund des
meist niedrigen naturlichen Schwefelgehaltes von Erdgas ist beim Ein-
satz einer schwefelfreien Odorierung eine Entschwefelung des Erdgases
vor dem Dampfreformer in den meisten Fallen nicht zwingend erforder-
lich. Weil die in der LTS-Stufe verwendeten Kupfer-Katalysatoren nur
Schwefelgehalte im Bereich von 0,1 [18] bis 0,5 ppm [15] tolerieren, ist
eine Entschwefelung des Erdgases aber trotzdem notwendig. Es ergibt
sich prinzipiell die Mdglichkeit, die Entschwefelung hinter den Dampf-
reformer zu platzieren. Durch den Einsatz eines ZnO-Betts kann der
Schwefel effektiv durch Absorption der im Reformer zu H,S hydrierten
organischen Schwefelverbindungen aus dem Prozessgas entfernt wer-
den. Somit ergibt sich folgendes Verfahren:
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HO ———
Erdgas —¢ DR *@+ HTS +@—> ZnO B LTS +@->Se||\/|eth--> Brenngas

Abbildung 6: Verfahren zur Bereitstellung eines wasserstoffreichen Brenngases flr eine PEM-BZH
im Fall schwefelfreier Odorierung

Der Vorteil dieser Verfahrensvariante ist, dass sich im Vergleich zur vor-
geschalteten adsorptiven Entschwefelung auf Grund der hoheren
Beladungskapazitat von ZnO das bendétigte Adsorbervolumen um eine
Grollenordnung verringert [38]. Zudem wird die unerwlnschte Co-
Adsorption von hoheren Kohlenwasserstoffen und die hierdurch einher-
gehende Reduzierung des Brennwertes des Erdgases vermieden. Mit
dem Verfahren kann sichergestellt werden, dass die von der PEM-
Brennstoffzelle tolerierte Schwefelkonzentration von < 0,2 ppm eingehal-
ten wird [49][50].

5.2 Katalysatorauswahl

Ein idealisierter Prozess zur Brenngasbereitstellung konnte wie in
Abbildung 7 dargestellt aussehen. Nach einer hydrierenden Entschwefe-
lung (HDS) wird das Erdgas mit Dampf zu einem Rohbrenngas refor-
miert (DR), und nachfolgend wird durch eine CO-Konvertierung der CO-
Gehalt im Brenngas abgesenkt (WGS). Die obere Arbeitstemperatur des
WGS-Reaktors liegt in der Grollenordnung der Reformeraustrittstempe-
ratur. Hierdurch ergibt sich die Moglichkeit, ohne zwischengeschalteten
Warmeubertrager, nur durch sukzessive Absenkung der Prozesstempe-
ratur entlang des Reaktors die gewlnschte Brenngasqualitat zu er-
reichen. Dabei konnen einerseits die hohen Temperaturen am Reaktor-
eingang fur grol3e Reaktionsgeschwindigkeiten genutzt, und andererseits
kann durch Absenken der Temperatur uber die Reaktorlange ein hoherer
Umsatzgrad der thermodynamisch limitierten exothermen Reaktion
erzielt werden. Um die fur PEM-Brennstoffzellen geforderte CO-
Grenzkonzentration von kleiner 100 ppm unterschreiten zu kdnnen, ware
ein selektiver WGS-Katalysator, der mindestens bis zu Temperaturen
von 80 °C noch akzeptable Reaktionsgeschwindigkeiten besitzt, erfor-
derlich. Dann kénnte auf eine Feinreinigungsstufe verzichtet werden.
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Abbildung 7: Ideale Temperaturfuhrung bei der CO-Entfernungseinheit

Die kommerziell verfugbaren WGS-Katalysatoren sind jedoch nur in
einem relativ schmalen Temperaturfenster einsetzbar (Abbildung 8). Die
jeweils maximale Arbeitstemperatur der Katalysatoren wird durch eine
wirtschaftliche Standzeit begrenzt. Je hdher die Temperatur, desto
schneller nimmt die Aktivitat durch thermisches Sintern und durch
Umkristallisationsvorgange ab. Die untere Grenze der Arbeitstemperatur
wird durch eine ausreichend hohe Aktivitat, die entscheidend fur die be-
notigte Katalysatormasse ist und somit direkt den Investitionsaufwand
sowie das Bauvolumen beeinflusst, limitiert.

| Idealer Katalysator |

| HTS | Eisenoxid
MTS Platin
LTS Kupfer
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900

Temperatur in °C

Abbildung 8: Vergleich der Arbeitstemperaturbereiche eines idealen WGS-Katalysators mit kommer-
ziell verfiigbaren Katalysatoren [51]

Eine weitere wichtige GrofRe ist die Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion
(Gl. 35). Eisenoxid- als auch Platin-Katalysatoren katalysieren neben der
WGS- auch die Methanisierungsreaktionen [18][52]. Der erreichbare
Umsatz der beiden Methanisierungsreaktionen in (Gl. 36), (Gl. 37) ist im
Gegensatz zur WGS-Reaktion, unter den Bedingungen der LTS-
Reaktion, nicht thermodynamisch limitiert. Durch die beiden Reaktionen
wird Wasserstoff verbraucht, der dann nicht mehr in der Brennstoffzelle
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zur Erzeugung von elektrischer Energie zur Verflgung steht. In Tabelle 7
wird der Einfluss der Selektivitat auf die theoretisch erreichbare Produkit-
gaszusammensetzung anhand von thermodynamischen Gleichgewichts-
berechnungen gezeigt.

CO + H,O 2 H, + CO» ARH0298 k =-41 kd/mol (GI 35)
CO + 3 H, «— CH;+H,0 ArH208 k = -206 kJ/mol (Gl. 36)
CO;+4H, == CHs+2H,0 ArH 205 k = -165 kJ/mol (Gl. 37)

FUr die Berechnungen wurde ein Eduktgas mit der Gleichgewichtszu-
sammensetzung eines Produktgases aus einer Dampfreformierung von
Erdgas mit einem Wasser/Kohlenstoff-Stoffmengenverhaltnisses von 3
bei einer Temperatur von 700 °C (Anhang A.3) gewahlt.

Tabelle 7: Vergleich der thermodynamischen Gleichgewichtszusammensetzungen fir die WGS-
Reaktion mit der Selektivitdt 1 und fir die WGS-Reaktion mit parallel ablaufenden Methanisie-
rungsreaktionen unter typischen Bedingungen der LTS-Stufe (p = 1 bar, ¥ = 200 °C). Berech-
nung des thermodynamischen Gleichgewichts durch Minimierung der freien (Gibbs-) Enthalpie

Zusammen- Eduktgas Selektive WGS WGS + Methanisierung
setzung
Ycoin % 12,72 0,32 < 0,01
Ycha in % 0,66 0,55 95,36
Ycoz in % 10,13 20,36 4,41
Yhz in % 76,49 78,77 0,23

Unter den angegebenen Bedingungen konnen  theoretisch
H,-Endkonzentrationen von annahrend 80 % im trockenen Produktgas
bei einer hundertprozentig selektiven WGS-Reaktion erreicht werden.
Hingegen wurde sich das Produktgas beim Einsatz eines Katalysators,
der sowohl die WGS- als auch die Methanisierungsreaktionen
katalysiert, beim Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts zum
grofRten Teil aus Methan und nur geringen Spuren Wasserstoff zusam-
mensetzen (Tabelle 7). Um moglichst hohe H,-Ausbeuten zu erzielen,
ergibt sich daher die Notwendigkeit, einen Katalysator mit hoher Selekti-
vitat bzgl. der WGS-Reaktion zu verwenden.
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5.3 Literaturrecherche — Katalysatorauswahl

Im Folgenden wird eine Ubersicht iiber die in der Literatur erwéhnten
Aktivkomponenten, die gleichermallen die WGS- und die Methan-
isierungsreaktionen katalysieren, gegeben.

Eine grolde Anzahl von Metallen, Metalloxiden und Mischoxiden wurde in
der Vergangenheit auf ihre Eignung als WGS- bzw. Methanisierungs-
katalysator untersucht. Die in der Literatur zur Katalysierung der
WGS- und der CO-Methanisierungsreaktion diskutierten Metalle sind im
Periodensystem der Abbildung 9 grun unterlegt.

| Vil
A A
I (T \ VAR VAR V/ IRV
H He
A A A A A
Li | Be B|C|N|O/|F/|Ne

(I \VAR VAR V/ IRV VIl B Ll
Na | Mg Al |si| P | s |cl|Ar
B B B B B 1 2 3 B B
4
K|Ca|Sc| Ti| Vv |cCr|Mn[Fe] ;/é/ iJCulzn |Ga|Ge|As | Se | Br | Kr
A i
// 7 /;

Rb | Sr| Y [ Zr | Nb | Mo | Tc X h /%/ Ag | Cd | In | Sn | Sb | Te | Xe
Cs |Ba|La| Hf | Ta| W |Re | Os % 7 pt/] Au|Hg | TI | Pb | Bi | Po | At |Rn
S/ S/

Fr | Ra | Ac | Rf |[Db | Sg | Bh | Hs | Mt | Ds | Rg

Abbildung 9: Lage der Katalysatormetalle fir die WGS-Reaktion [53], (griin unterlegt) und fiur die Me-
thanisierung [54][55] (zusatzlich schraffiert) im Periodensystem
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Grenoble [53] untersuchte die Aktivitat einer grolen Anzahl an Neben-
gruppen-Metallen als Aktivkomponente fur die WGS-Reaktion. Er testete
die Aktivkomponenten auf unterschiedlichen Tragern bei atmosphar-
ischem Druck in einem Temperaturbereich zwischen 50 und 380 °C. In
diesem Zusammenhang bestimmte er die Aktivierungsenergien E, sowie
die praexponentiellen Faktoren A;. In Tabelle 8 sind die Reaktionsge-
schwindigkeitskoeffizienten k;, die mit der Arrhenius-Gleichung (Gl. 38)
fur eine Temperatur von 275 °C berechnet wurden, aufgelistet.

_E (Gl. 38)

a,i

k, = A4 -exp
Um die Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten k; der verschiedenen
Aktivmetalle miteinander vergleichen zu konnen, werden diese auf die
aktive Oberflache des jeweiligen Katalysators bezogen. Es wird davon
ausgegangen, dass es sich bei der aktiven Oberflache um Metallatome,
die fur eine Adsorption von Wasserstoff bzw. von CO befahigt sind,
handelt. Die aktive Oberflache wurde mittels Wasserstoff- bzw. CO-
Adsorption bestimmt.

Tabelle 8: Kinetische Parameter verschiedener Metall/Al,Os-Katalysatoren bei der
WGS-Reaktion [53]
Katalysator Aktivierungs- Praexponentieller Reaktionsgeschwindig- | Relative Aktivitat
Metall/Al,O3 energie Faktor keitskoeffizient (Relative Pro-
in % E. in kJ/mol Aiin /s kiin 1/s duktbildungsrate)
10 % Cu 55,7+3,3 1440000 7,1368 5087
10 % Re 74967 2580000 0,1871 133
5% Co 47,3+ 15,1 5050 0,1571 112
1% Ru 942+25 73800000 0,0783 56
5 % Ni 78,3+1,3 1400000 0,0487 35
2 % Pt 82,054 1910000 0,0291 21
2% Os 98,8+ 11,3 61800000 0,0239 17
5 % Au 48,6 +2,5 946 0,0223 16
10 % Fe 80,4+54 318000 0,0070 5
1% Pd 79929 261000 0,0063 4
1% Rh 96,3 +5,4 5000000 0,0034 2
2% Ir 86,2 + 13,8 231000 0,0014 1
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Die Aktivitat von Kupfer ist bei 275 °C etwa 40- bzw. 45-mal hdher als
die der beiden Metalle mit der nachst hoheren Aktivitat — Rhenium und
Cobalt (Tabelle 8).

Mitunter wird die Aktivitat durch das Tragermaterial beeinflusst. Bei der
gezeigten Aktivitatsreine verschiedener Tragermaterialien unterscheiden
sich die Aktivitaten zwischen den benachbarten Tragern je um eine Gro-
Renordnung [53].

Al,O3 > SiO, > Aktivkohle

hohe «—— niedrige Aktivitat

Durch logarithmische Auftragung der Reaktionsgeschwindigkeits-
koeffizienten Uber die Adsorptionsenthalpie von CO an dem jeweiligen
reinen Aktivmetall (Vulkankurve) kann gezeigt werden, dass es zwischen
der Hohe der Adsorptionsenthalpie und der beobachtbaren Umsatzge-
schwindigkeit einen Zusammenhang gibt. Hierbei wird die Annahme ge-
troffen, dass die Adsorptionsenthalpie des reinen Aktivmetalls ahnlich
der des auf dem Trager aufgebrachten ist. Mit Hilfe der Vulkankurve
kann auf die optimale Adsorptionsenthalpie bei der die hochste
Reaktionsgeschwindigkeit zu erwarten ist, gemutmaldt werden
(Abbildung 10). Somit kann die Vulkankurve Hinweise bei der Katalysa-
torauswahl liefern. Fur die WGS-Reaktion gibt Grenoble als optimale
Adsorptionsenthapie -84 kJ/mol [53] und Vannice fur die
CO-Methanisierung -125 kdJ/mol [54][55] an. Wird der Einfuss des
Tagermaterials auf die jeweils ermittelten Reaktionsgeschwindigkeits-
koeffizienten vernachlassigt, deuten die Ergebnisse darauf hin, dass eine
starkere CO-Metall-Wechselwirkung die Hydrierung von CO gegenuber
der Oxidation begunstigt [53].
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Abbildung 10: Links: Vulkankurve fir die WGS-Reaktion, Tragermaterial Al,O;, ¥V= 275 °C
(nach [53]). Rechts: Vulkankurve fir die CO-Methanisierungsreaktion, Tragermaterial SiO,,
¥} = 275 °C (nach [54]). Die hervorgehobenen Metalle wurden in dieser Arbeit naher untersucht

Die Vulkankurve lasst sich vereinfacht wie folgt interpretieren: Fur Metal-
le, die das CO nur schwach binden z.B. wie Gold, ist die Aktivitat gering,
da die CO-Metall-Bindungsanzahldichte auf der Oberflache gering ist.
Wenn die CO-Metall-Bindung sehr stark ist, ist das Intermediar so stabil,
dass die Reaktion zu den Produkten nur sehr langsam ablauft. Dies ist
der Fall bei den Edelmetallen Pd und Ir. Es gibt folglich ein Optimum der
Starke der Bindung des Oberflachen-Intermediars. Diese muss grof}
genug sein, damit eine gentugend hohe Intermediar-Konzentration an der
Oberflache vorhanden ist. Allerdings darf dessen Stabilitat nicht zu grof3
sein, damit es schnell genug zu den erwunschten Produkten abreagieren
kann.

Wie aus Abbildung 10 links hervorgeht, ist hinsichtlich der Aktivitat in der
WGS-Reaktion Kupfer das Aktivelement der Wahl. Kupfer zeigt zudem
nur eine geringe Aktivitat bzgl. der Methanisierungsreaktion
(Abbildung 10 rechts), d. h. dass sich Kupfer-Katalysatoren daher durch
eine hohe Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion auszeichnen sollten. Die
Aktivitat als auch die Selektivitat werden mit durch das Tragermaterial
beeinflusst. Dieses unterschied sich bei den Messungen, die zur Erstel-
lung der Vulkankurven aus Abbildung 10 dienten.

Es gibt trotz der in der Literatur beschriebenen herausragenden Eigen-
schaften von Kupfer (Aktivitat und Selektivitat) Bemuhungen, alternative
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Katalysatorsysteme zu entwickeln. Grund hierfir sind vor allem das
pyrophore Verhalten von Kupfer im heilen Zustand, die extreme
Empfindlichkeit gegentber Schwefelverunreinigungen im Gas und die
notwendige Konditionierung des Katalysators (Reduktion) vor dessen
Einsatz.

Bei den Untersuchungen von Grenoble [53] zeigte Gold im Vergleich zu
Kupfer eine um zwei Groflenordnungen geringere Aktivitat. Erst durch
die Pionierarbeiten von Haruta et al. [56] und Hutching [57] in der Mitte
der 1980er Jahre wurde Gold als Katalysatorsystem entdeckt. Diese
Autoren konnten zeigen, dass hoch disperse Goldpartikeln eine hohe
Aktivitat fur die Oxidation von CO besitzen. Aus dieser Entdeckung ent-
wickelte sich eine vielfaltige Forschungslandschaft [58][59]. Die Aktivitat
der Gold-Katalysatoren wird durch die Grolde der Goldpartikeln, ausge-
druckt durch die Dispersion, und die Wahl des Tragermaterials beein-
flusst. Der Grenzbereich zwischen Goldpartikeln und Tragermaterial ist
fur die Aktivitat entscheidend [60]. Andreeva et al. [61] berichteten 1996
von Au/o-Fe,Os-Katalysatoren, die im Vergleich zu kommerziellen
Cu/ZnO/Al,O3-Katalysatoren eine wesentlich hohere Aktivitat bzgl. der
WGS-Reaktion zeigten. Es wird zudem von einer hohen WGS-Aktivitat
von AU/TiO, [62] und Au/ZrO,-Katalysatoren [63] berichtet. Entwick-
lungsbedarf besteht weiterhin in der Optimierung der Bedingungen [64],
sowie in der Verbesserung der Reproduzierbarkeit der Katalysator-
synthesen [65][66]. Aufgrund der besseren Langzeitstabilitat konzentrie-
ren sich einige Arbeitsgruppen auf die Entwicklung von Au/CeO,-
Katalysatoren [67]. Fur Brennstoffzellenanwendungen werden neben
diesen auch Pt/CeO, Katalysatoren wegen ihres nicht-pyrophoren
Verhaltens, ihrer Aktivitat, ihrer Stabilitat und ihrer reproduzierbaren
Herstellbarkeit als aussichtsreichste Option fur Brennstoffzellenan-
wendungen betrachtet [18].

Aufgrund der Hinweise aus der Literatur sowie aus den Vulkankurven
(Abbildung 10) wurden im Rahmen dieser Arbeit Cu/ZnO-, Au/CeO,-,
Pt/CeO,- und Ru-Katalysatoren hinsichtlich ihrer Aktivitat und Selektivitat
bzgl. der WGS-Reaktion nahere untersucht und getestet.
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5.4 Versuchsapparatur und -durchfiihrung

Im Rahmen dieser Arbeit wurden Cu/ZnO-, Au/CeQO,-, Pt/CeO,- und Ru-
Katalysatoren fiir die WGS-Reaktion getestet. Es wurde das Umsatz-
verhalten eines kommerziellen Cu/ZnO/Al,Os-Katalysators fiir die WGS-
Reaktion und ein Ru/Al,Os-Katalysator fiir die selektive CO-
Methanisierungsreaktion néher untersucht. Hierzu wurde eine Versuchs-
apparatur, die sich an den industriellen Prozess der Wasserstoffherstel-
lung anlehnt, geplant, aufgebaut und in Betrieb genommen.

Im Folgenden wird der Versuchsaufbau vorgestellt und auf die verwen-
deten analytischen Methoden eingegangen.

5.4.1 Versuchsapparatur

Mit Hilfe der Versuchsapparatur werden verschiedene Katalysatoren und
Katalysatortragersysteme in indirekt beheizbaren Stromungsrohrreak-
toren getestet. Die Apparatur besteht aus der Gasdosierung, drei Reak-
toren, die entweder einzeln oder in Reihe geschaltet betrieben werden
konnen, und verschiedenen Einrichtungen fur die Gasanalyse.

Konzeptionell lehnt sich die Apparatur an den industriellen Prozess zur
Wasserstofferzeugung an und besteht aus den drei Reaktoren fur die
HTS-, die LTS- und die selektive CO-Methanisierungsreaktion. Im
Unterschied zum industriellen Prozess werden die Experimente bei
annahernd atmospharischem Druck durchgefuhrt (Apparatur ist offen
gegenuber der Atmosphare). Beim industriellen Prozess ist zwischen der
LTS- und der Methanisierungs-Stufe ein Wascher zur Entfernung von
CO, aus dem Prozessgas zwischengeschaltet. Dieser Prozessschritt ist
in der Laboranlage nicht vorgesehen.

Die Gase werden mit Massendurchflussreglern MFCs (Mass Flow Cont-
roller) der Firma Bronkhorst (Modell EL-Flow) dosiert. Es lassen sich
insgesamt sechs Gase parallel dosieren. Im Standardfall werden die
Gase Hj, CO,, CO, CH, in die Anlage geleitet. Mittels eines Verdampfers
(Bronkhorst Modell CEM (Controlled Evaporater Mixer)) wird Wasser ge-
zielt in die Gas- bzw. Dampfphase Uberfuhrt. Hierbei wird mittels eines
MFCs (Bronkhorst, Modell LIQUI-FLOW) das Wasser dosiert. Der Flus-
sigkeitsstrom wird mit H, als Tragergas vermischt und in eine Ver-
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dampfungskammer injiziert. Mit dem System ist eine nahezu pulsa-
tionsfreie Verdampfung moglich. Das Gasgemisch wird nach dem Eintritt
in den Reaktor beim Durchstromen einer temperierten SiC-Schuttung auf
Versuchstemperatur aufgeheizt. Alle verwendeten Gase besitzen eine
definierte Qualitat und werden handelsublichen Gasflaschen entnom-
men. Eine Ubersicht befindet sich in Anhang A.1.

Die Reaktoren wurden aufgrund seiner guten Bearbeitbarkeit und hohen
Warmeleitfahigkeit aus Aluminium gefertigt. Sie lassen sich bis auf eine
Temperatur von 550 °C Uber elektrische Widerstandsheizungen behei-
zen. Der Innendurchmesser betragt 33 bzw. 35 mm (Abbildung 13). In
den Reaktoren wurde ein Thermoelementfuhrungsrohr aus Edelstahl mit
einem AuBendurchmesser von " -Zoll zentrisch angebracht, in dem ein
verschiebbares Thermoelement zur Aufnahme der axialen Temperatur-
verteilung gefuhrt werden kann. Durch die hohe Warmeleitfahigkeit kann
die bei den Reaktionen freiwerdende Energie aus der Katalysator-
packung uber die Wande des Reaktors abgefuhrt werden. An den Enden
der Reaktoren sind Flansche angebracht, in die “4-Zoll-Verschraubungen
eingepasst sind, wodurch die Verbindung zur restlichen Apparatur er-
moglicht wird. Die Flansch-Reaktor-Verbindungen werden mittels aus
Graphit bestehenden Flachdichtungen abgedichtet. Um ein Auskonden-
sieren von Wasser in den Rohrleitungen zu verhindern, werden samt-
liche Rohrleitungen in der Apparatur auf mindestens 120 °C elektrisch
beheizt.

Mittels des Softwarepakets Miniplant-Control [68] werden die Anlage
selber sowie die Datenerfassung automatisiert gesteuert. Auf einer gra-
phischen Benutzeroberflache (Abbildung 11) werden die Betriebspara-
meter dargestellt. Die Betriebsparameter und die Messdaten werden in
einer Textdatei zur Weiterverarbeitung gespeichert.
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Abbildung 11: Graphische Benutzeroberflaiche der verwendeten Laborapparatur [69]

Abbildung 12 zeigt das VerfahrensflieRschema der Versuchsapparatur.
Die Analytik, die Gasdosierung und die Stromversorgung sind in einem
19-Zoll-Schrank, die Reaktoren und die Verdampfereinheit in einem se-
paraten Gerust untergebracht. Die in Abbildung 12 mit einer punktierten
Linie umrahmten Anlagenteile befinden sich innerhalb des Gerustes.
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5.4.2 Analytik

Ein Teil des Prozessgases kann vor und nach jedem Reaktor durch
Offnen eines Magnetventils abgezogen werden und der Analyseneinrich-
tung Uber eine Messgasfordereinheit der Firma ABB (Modell SCC-F) zu-
gefuhrt werden. Den Analysengeraten ist ein Gaskuhler (Fa. ABB, Mo-
dell SCC-C) vorgeschaltet, in dem das Wasser bei definierten Bedingun-
gen auskondensiert. Die Messung der Wasserstoffkonzentration im Pro-
zessgas erfolgt mit einem Warmeleitfahigkeitsdetektor der Firma Hart-
mann & Braun, Typ Caldos 17. Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid
und Methan werden mit einem IR-Messgerat (Hartmann & Braun, Typ
Uras 14) gemessen. In den verwendeten Geraten sind fur jede Mess-
komponente Kalibrierklvetten eingebaut. Die KalibrierklUvetten wurden
von Zeit zu Zeit durch den Vergleich mit Kalibrierprifgasen aus Stahlfla-
schen Uberpruft. Ein nicht zu vernachlassigendes Problem stellt sowonhl
bei der IR-Spektroskopie als auch bei der Warmeleitfahigkeitsmessung
die Querempfindlichkeit dar. Darunter wird der Einfluss einer Komponen-
te im Gas auf die Absorptionsbanden bzw. die Warmeleitfahigkeit der zu
messenden Komponente verstanden. Sowohl im Uras 14 als auch im
Caldos 17 werden die Querempfindlichkeiten intern mit einer werksseit-
igen angepassten Software kompensiert. Weitere Einzelheiten zu den
Messgeraten finden sich im Anhang A.2.

5.4.3 Versuchsdurchfiuhrung

Das Gas tritt mit einem minimalen Uberdruck gegeniiber Atmosphéren-
druck aus der Gasdosierung in den Reaktor. Der Uberdruck ist notwen-
dig, um ein Durchstromen der Laborapparatur zu gewahrleisten. Vor
dem eigentlichen Start der Messkampagne wurde der Katalysator mit
Wasserstoff in Stickstoff reduziert (mit Ausnahme der Ru-, Pt/CeO,-
Wabenkatalysatoren). Es wurden Versuche mit Katalysatoren, die auf
metallische Wabentrager aufgebracht sind, mit aufgemahlenen Katalysa-
toren (Pulver) und mit Katalysator-Tabletten durchgeflhrt.

Der in Abbildung 13 links dargestellte Reaktor wird von unten durch-
stromt. Die abgebildete SiC-Schuttung dient zum Temperieren des
Gases auf Versuchstemperatur sowie zur Homogenisierung (Kap. 7.2.3)
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des Stromungsprofils. Das Fuhrungsrohr ermdglicht eine genaue Posi-
tionierung eines Thermoelements vor bzw. in der Katalysatorpackung.

Die Katalysatorpackungen, wie sie in Abbildung 13 Mitte und rechts
gezeigt sind, werden von oben angestromt. Die Pulverschuttung
(Abbildung 13 Mitte) befindet sich in einem 200 mm langen Aluminium-
rohr mit einem Innendurchmesser von 8 mm. Das Rohr ist mit dem
unteren Flansch verschraubt. Hierdurch wird eine Bypass-Stromung ent-
lang der aulleren Rohrwand verhindert. Analog zu den Versuchen mit
Wabentragern befindet sich im Inneren des Reaktors ein Fuhrungsrohr
fur das Thermoelement. Vor der Katalysatorschuttung befindet sich eine
SiC-Schaittung. Die Quarzwolle zwischen der SiC- und der Katalysator-
schicht, sowie vor und nach der Schuttung, verhindert das Vermischen
der unterschiedlichen Korner sowie das Austragen von Partikeln aus
dem Reaktor.

o
1 7:80

' ]
| 220 | | 280 1 0
P b P | vps |
% 1 —Quarzwolle % % jﬁ;g %
7 = i 7| 7
o
o
\ __ i ]
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Abbildung 13: Reaktor-Versuchsanordnungen. Links: mit Wabentrager. Mitte: mit Pulver-Schittung.
Rechts: mit Schittung aus Katalysator-Tabletten
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Es wurde der Einfluss der Temperatur und der Verweilzeit auf den
Umsatz untersucht. Die Zusammensetzung des Eduktgases fur die LTS-
Reaktion entsprach der Gleichgewichtszusammensetzung eines
Produktgases aus der Dampfreformierung eines artifiziellen Erdgases
mit einem Wasser/Kohlenstoff-Stoffmengenverhaltnis von 3 bei einer
Temperatur von 700 °C. Das der Reformierung zugrunde gelegte Erdgas
wurde aus den in Deutschland flachendeckend verteilten Erdgasen aus
Russland und aus der Nordsee zusammengesetzt (Anhang A.3). Die
Eingangsgaszusammensetzung der Methanisierung entspricht der
WGS-Gleichgewichtsgaszusammensetzung bei einer Temperatur von
¥ =220 °C.

Tabelle 9: Eduktgaszusammensetzung fiir die Versuche der WGS-Reaktion und der selektiven
CO-Methanisierung

LTS Methanisierung
Erdgas
> Yio in % > Yio in %
CO 9,24 CO 0,40
50 % Dampf-

CO, 7,36 LTS-Stufe CO, 16,20

Russland Reformierung
CH,4 0,48 CH,4 0,48
50 % ¥ =700 °C H, 55,56 =220 °C H, 64,40
Nordsee I S/IC=3 H.,O 27,36 H,O 18,52

Wahrend der Versuche wurden die zeitlichen Anderungen der Konzen-
trationen der Gaskomponenten CO, CO,, CH4 und H, online gemessen
und aufgezeichnet. Je nach GroRe des Temperatursprungs zwischen
zwei Versuchseinstellungen wurden nach ca. 3 bis 5 Stunden stabile
Messwerte erhalten. Um sicherzustellen, dass ein stationarer Betriebs-
punkt vorlag, wurde die Versuchseinstellung 6 Stunden gehalten.
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5.4.4 Versuchsauswertung

Der Umsatz U; ergibt sich aus dem Verhaltnis des umgesetzten Stoff-
mengenstroms zum eintretenden Stoffmengenstrom des Eduktes i. Er
berechnet sich im stationaren Fall mit:

"® "D

U i,ein i,aus

| n®.

i,ein

(Gl. 39)

Die integrale Reaktorselektivitat S;; setzt den gebildeten Stoffmengen-
strom einer produzierten Substanz j ins Verhaltnis zu dem im Reaktor
umgesetzten Stoffstrom des Eduktes i. Sie berechnet sich im stationaren
Fall zu:

_ (Dj,aus_ (I)j,ein

S =
W 0e o (Gl. 40)

i,ein i,aus

Die Raumgeschwindigkeit des Gases GHSV ist eine praktische Reaktor-
kenngrolle, die aus dem Verhaltnis von Normvolumenstrom des trok-
kenen Gases im Reaktoreintritt und dem Katalysatorvolumen gebildet
wird.

(I)N ein

GHSV =——— (Gl. 41)
Katalysator

Die modifizierte Verweilzeit 7., beschreibt die mittlere Dauer, die der

Gasstrom benotigt, um den Katalysator zu durchstromen. Sie wird in die-
ser Arbeit aus dem Quotienten der Katalysatormasse und dem realen
Gasvolumenstrom gebildet.

Mg qt
Vo

Tmod = (Gl. 42)
Da es sich bei dem gestesteten kommerziellen WGS-Katalysator um
einen Vollkatalysator handelt, wurde die modifizierte Verweilzeit auf die
Einwaage bezogen. Somit sind keine zusatzlichen, meist nicht verflug-
baren Annahmen z.B. zur Katalysatorzusammensetzung notwendig.
Quantitative Aussagen gelten allerdings auch nur fur den vorliegenden
Katalysator.
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WGS: Mkat = Mcuzno T Mai203

Im Gegensatz hierzu wurde beim Methanisierungs-Katalysator die modi-
fizierte Verweilzeit wie in [52] auf die Masse der Aktivkomponente
Ruthenium (0,3 %) bezogen. Somit konnen die dort aus dem Umsatz-
verhalten abgeleiteten kinetischen Parameter direkt mit denen dieser
Arbeit verglichen werden.

Methanisierung: mgat = Mgy

Die Reaktorbilanz

Ziel ist es, ein Modell zu entwickeln, mit dem sich die Zusammenhange
zwischen eintretenden Stoffmengenstromen und austretenden Produkt-
stromen der einzelnen Gaskomponenten mit Hilfe von mathematischen
Gleichungen in Abhangigkeit der Reaktionstemperatur und der Verweil-
zeit beschreiben lassen. Die Modellbildung fur die durchgefuhrten reak-
tionstechnischen Versuche mit Pulverschuttungen, sowie fur die Dimen-
sionierung eines Wabenreaktors anhand eines homogenen Modellka-
nals, verlauft analog. In beiden Fallen wird ein integraler Festbettreaktor
betrachtet, fur den folgende Annahmen getroffen werden:

1. Der Reaktor wird stationar betrieben, d. h., die Zusammensetzung
des Reaktionsgemisches bleibt zeitlich konstant: %:0.

2. Es liegt eine ideale Pfropfenstromung vor, d.h., die axiale Disper-
sion ist vernachlassigbar, wahrend die radiale Vermischung unend-
lich grof} ist. (Bodenstein-Kriterium ist eingehalten) (Anhang C.1)

3. Die durchstromte Querschnittsflache des Reaktors Ag bzw. des
Kanals A ist Uber die Lange des Reaktors konstant.

4. In der Reaktionszone herrschen isotherme Bedingungen. In den
Pulverschuttungen konnte die axiale Isothermie durch Messen des
axialen Temperaturprofils bestatigt werden. Aufgrund des kleinen
Reaktordurchmessers kann auch von einer radialen Isothermie
ausgegangen werden.

5. Es entsteht keine, bzw. nur eine vernachlassigbare Volumen-
anderung durch die Reaktion (Y@, = Y®). Bei der nichtaquimolar
ablaufenden Methanisierung gilt diese Annahme aufgrund eines
grofRen Uberschusses an Wasserstoff.
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FUr den so definierten idealen Stromungsrohrreaktor lautet die integrale,
in axialer Richtung eindimensionale Stoffmengenbilanz fur ein differen-
tielles Volumenelement:

on,
ot

=", "D +1,Adz (Gl. 43)

i,z+dz

Mit der Bildungsgeschwindigkeit r der Komponente i folgt fir den statio-
naren Zustand:

—d"®, = —r,Adz (Gl. 44)

Mit dem differentiellen Umsatz d"®, =-"®,,dU;, und mit dem Ausdruck

"D, = CLO-V(I) lasst sich Gleichung (Gl. 44) umschreiben zu:
¢, @ dU, =—r,Adz (Gl. 45)

Die Integration Uber die Reaktorlange L fuhrt zu:

.. T dU, _TA-dz_ v,

= g T =" (Gl. 46)

v=o —Ti 2=0
r ist dabei die mittlere Verweilzeit des Gasstroms V@ im leeren Reaktor
mit dem Volumen Vg. Die Reaktionsgeschwindigkeit kann auch auf die

Katalysatormasse bezogen werden. Mit

_ mKat

T .= T
mod VR (GI 47)
und
" V
r=—"t"r (Gl. 48)
mKat
folgt
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U
my, dU,
mod =—Vg N (Gl. 49)

0 i

T

(Gl. 49) bildet die Grundlage fur die Anpassung der Reaktionsgeschwin-
digkeitsansatze an die Messwerte (Kap. 5.9.1 und 5.9.2) und fur die Mo-
dellrechnungen zur Ermittlung des Einflusses der Temperaturfuhrung auf
die notwendige Reaktorlange (Kap. 8).

5.5 Katalysatortests

Die im Folgenden vorgestellten experimentellen Untersuchungen wurden
mit Katalysatoren, die auf metallischen Waben aufgebracht waren,
durchgefihrt. Die mit yv—Al,O3 beschichteten Waben wurden von der
Firma W. C. Heraeus GmbH & Co. KG zur Verfligung gestellt. Die Kenn-
daten der Waben sind in Tabelle 10 aufgelistet.

Als Eduktgas wurde bei den Experimenten zur WGS-Reaktion ein Mo-
dellgas, wie es bei Einstellung des thermodynamischen Gleichgewichts
im Dampfreformer, bei einem Wasser/Kohlenstoff-Stoffmengenverhéltnis
von 3 und bei einer Temperatur von 700 °C, bei Verwendung von Erdgas
als Brennstoff auftritt, verwendet (siehe Anhang A.3).

Tabelle 10: Kenndaten der mit y—Al,O3 beschichteten metallischen Waben [71]

Werkstoff 1.4767 (CrAl 20 5)

Foliendicke 50 pm =

Schichtdicke y-Al,Os 80 um . m@}
1S i 9“1 !

BET-Oberflache 1-ALO; | 120 m¥g o | Wt

Masse y-Al,O3 7,79

Anzahl der Kanale 271

Kanaldichte 200 cpsi

31 Kanale pro cm?

Innendurchmesser 33 mm
Aulendurchmesser 35 mm
Lange 90 mm
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Au/CeO, wurde am ZSW in Um, Ru und Pt/CeO, von der Firma
W.C.Heraeus GmbH & Co.KG auf die mit y-Al,O3; beschichteten Waben
aufgebracht. Der getestete Cu/ZnO-Wabenkatalysator wurde durch
Trankung innerhalb dieser Arbeit hergestellt (siehe Anhang B.1). Die
Katalysatorbeschichtungen der hier getesteten Katalysatoren erwiesen
sich als mechanisch sehr widerstandsfahig. Erst durch starke mechani-
sche Belastung (Hammern auf den Aul3enmantel) konnten geringe Men-
gen (> 5 mg) des Washcoats von den Waben fur die Analyse abgelost
werden. In Anhang B.2 sind die mittels der ICP-OES (Inductively
Coupled Plasma Optical Emission Spectrometry) und der RFA (Rontgen-
fluoreszenzanalyse) ermittelten Elementzusammensetzungen der getes-
teten Katalysatoren aufgefuhrt.

5.5.1 Gold/Ceroxid-Wabenkatalysatoren

Der Au/CeO.-Katalysator wurde vom ZSW in Tabelle 11: Elementar-

Ulm durch Tranken der mit y-Al,O; beschichte- 2"@se (in Massenprozent)
des Washcoats eines getes-

ten, in Kapitel 5.5 beschriebenen, metallischen teten Gold/Ceroxid-Waben-
Waben aufgebracht. Die getesteten Waben katalysators

stammen aus einer Charge, d.h. sie wurden un- |Au 0,65 + 0,02
ter vergleichbaren Bedingungen mit Katalysator |ce 22,50 + 047
beschichtet. Es kann daher naherungsweise da- |, 2248 + 0.30
von ausgegangen werden, dass die Elementar- |,/ 012+ 0.04
zusammensetzung bei allen getesteten Waben Ag 0.55
annahrend gleich ist. Die Elementarzusammen- cr 0.56
setzung der Katalysatorbeschichtung wurde da- o 80
her nur von einem der getesteten Au/CeO,- . 0’58

Wabenkatalysatoren bestimmt. Die Probe be-
stand aus dem beim Hammern auf den Aullenmantel der jeweils getes-
teten Au/CeO,-Waben abgeldsten Washcoat. In Tabelle 11 sind zur
besseren Ubersicht nur die Komponenten, die einen Massenanteil von
> 0,1 % aufweisen, dargestellt. Unterhalb dieses Grenzwerts wurden
weiterhin die Elemente Ba, Ca, Mg, Mn, Na, Ti, V und Zr quantifiziert
(siehe Anhang B.2). Neben Au/CeO, sind in nennenswerten Konzentra-
tionen Cu, Ni und Fe nachgewiesen worden, die ebenfalls Aktivkompo-
nenten fur die WGS-Reaktion sind. Die nachgewiesenen Elemente Ni,
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Fe sowie Cr, Mn, Ti und V sind typische Elemente von Stahl. Der groite
Anteil dieser Elemente in der Probe stammt vermutlich vom Werkstoff,
aus dem die Waben gefertigt sind. Neben den in Tabelle 11 angeflhrten
Elementen wurden auferdem noch CI, S und Si nachgewiesen.

Die Aktivkomponente Gold wird als Goldsaure (HAuCl,-4 H,O) auf den
Trager aufgebracht [72]. In der Goldsaure liegt das Gold als Au** vor. Die
aktiven Zentren sind ein Ensemble von Au®*" und sehr kleinen Au Parti-
keln (< 1 nm) [73]. Zum Erreichen dieses Zustands ist es erforderlich,
den Katalysator mit H, zu reduzieren [74]. Dafur wird die Wabe zunachst
mit Stickstoff getrocknet und anschlielend mit 5 Vol.-% (1. Reduktion),
spater mit 10 Vol.-% Wasserstoff in Stickstoff (2. Reduktion) reduziert.
Es wurde der Einfluss der Vorbehandlung, d.h. der Temperatur und der
Dauer bei der Trocknung und bei der Reduktion, auf die erreichbare
Aktivitat bei einer Reaktionstemperatur von 180 °C naher untersucht. Die
Bedingungen der Vorbehandlung sind in Tabelle 12 aufgelistet. Es zeigte
sich, dass mildere Bedingungen, d.h. 180 °C gegenuber 200 °C, zu einer
hoheren Aktivitat fuhren.

Tabelle 12: Bedingungen der Vorbehandlung des Gold/Ceroxid-Katalysators [75]

Aktivierung Dauer in min ¥%in°C
Trocknung 120 180
1.Reduktion 120 180
2.Reduktion 120 180
Trocknung 120 200
1.Reduktion 120 200
2.Reduktion 120 200
Trocknung 40 200
Reduktion 45 200
Trocknung 180 200
1.Reduktion 120 200
2.Reduktion 120 200

Die Au/CeQO,-Katalysatoren wurden in einem Temperaturbereich von 100
bis 300 °C untersucht (Reaktionsbedingungen: p = 1 bar, "®y = 50 I/h,
GHSV =650 h™, ycoo = 9,24, Yerao = 0,48, Ycozo = 7,36, Yo = 55,56,
Yu20,0 = 27,36 (jeweils %)). Der hochste Umsatz der besten Au/CeO,-
Reaktionswabe lag bei 8,3 %, der sich allerdings nach einer Versuchs-
zeit von 100 Stunden halbierte.

Aufgrund des Umstandes, dass die Katalysatoren vor ihrem Einsatz
aktiviert werden mussen, und wegen des relativ geringen Umsatzes er-
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scheint der Einsatz der Au/CeO,-Katalysatoren fur eine PEM-
Brennstoffzellenanwendung ohne eine erhebliche Verbesserung der
Katalysatoren als nicht sinnvoll.

5.5.2 Platin/Ceroxid-Wabenkatalysatoren

Es wurden zwei Pt/CeO,-Katalysatoren tapelle 13: Elementarzusammenset-

getestet. Die Katalysatoren wurden von  zung (in Massenprozent) der Pt/CeO,-
Katalysatorbeschichtun

W. C. Heraeus GmbH & Co. KG zur Ver- Y 9

flgung gestellt. Die Aktivkomponenten Pt/CeO,_1 Pt/CeO, 2
wurden durch Trankung [71] der in Kapi- |Pt 3,47 £0,08 1,40+ 0,07
tel 5.5 beschriebenen, mit 7-Al,O3- |Ce 3396+0,64 | 34,5+1,11
Washcoat versehenen metallischen Wa- | Al 11,91+ 0,33 9,45 +0,75
ben aufgebracht. Die Elementarzusam- |Rry 1,29 + 0,01 0.22 + 0,04
mensetzungen der Katalysatorbeschich- |4, 7.40 7.00
tungen der beiden getesteten Waben |, 0.91 3,60
sind in Tabelle 13 aufgefuhrt. Zur bes- Ag 0.52 0.70
seren Ubersilcht sind nur die Komponen.- Cr 0.30 1.30
ten angefuhrt, deren Massenanteil Ni 053 071
> 0,1 % ist. Unter dieser Grenze wurden ’ ’

: Mg 0,24 0,036
noch die Elemente Ba, Ca, K, Mn, Na,

Hf 0,16 < 0,003

Pd, Ti, Y und Yb quantifiziert (sieche An-

hang B.2). Die Elemente Fe, Cr, Mn und Ni sind wahrscheinlich bei der
Probenahme in die Probe gelangt und stammen vom Wabenwerkstoff. Zr
und Ce sind typische Elemente oxidischer Tragermaterialien und stam-
men offensichtlich aus dem Katalysatorwashcoat.

Die Katalysatoren wurden ohne Vorbehandlung (Trocknung bzw. Reduk-
tion) eingesetzt. Die Ergebnisse in Abbildung 14 zeigen eine hoherer Ak-
tivitat des Pt/CeO,_1-Katalysators, welche sich auf den im Vergleich zum
Pt/CeO, 2 fast 2,5-fachen Massenanteil an Platin bzw. 6-fachen an Ru-
thenium zurtckfuhren lasst.
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Abbildung 14: Vergleich der Aktivitdt der beiden getesteten Pt/CeO,-Waben bzgl. der WGS
Aktivitat [75]. Reaktionsbedingungen: p = 1 bar, ‘®y = 50 I/h, GHSV = 650 h', Ycoo = 9,24,
Yehao = 0,48, Yco2,0 = 7,36, YH2,0 = 55,56, V20,0 = 27,36 (jeweils %)

Die Katalysatoren zeigen ab Temperaturen um 230 °C einen Umsatz von
ca. 30 %. Der Pt/CeO,_1 wurde insgesamt 360 Stunden, der Pt/CeO, 2
insgesamt 620 Stunden lang getestet. In Abbildung 15 und in
Abbildung 16 sind die wahrend der Messkampagnen vorliegenden Gas-
temperaturen und die in der WGS- und in der Methanisierungsreaktion
umgesetzten CO-Anteile dargestellt. Die Versuchseinstellungen wurden
je 6 bzw. 12 Stunden konstant gehalten.

Beim Katalysator Pt/CeO,_1 nimmt mit zunehmender Temperatur der
Anteil an CO, der Uber die Methanisierungsreaktion abreagiert, zu. D.h.,
die Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion nimmt ab. Interessanter Weise
bleibt der umgesetzte CO-Anteil mit 75 bis 80 % relativ konstant
(Abbildung 15). Bei Temperaturen kleiner 300 °C findet praktisch keine
CO-Methanisierung mehr statt. Der Katalysator bietet also die Mdglich-
keit, die Produktgaszusammensetzung uber die Temperatur zu steuern.
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Abbildung 15: Eingestellte Gastemperaturen, umgesetzte CO-Anteile in der WGS- und in der Me-
thanisierungsreaktion, sowie der nicht umgesetzte CO-Anteil wahrend der Messkampagne mit dem
Pt/CeO,_1-Katalysator [75]. Reaktionsbedingungen wie in Abbildung 14

Im Gegensatz dazu andert sich beim Katalysator Pt/CeO, 2 der CO-
Umsatz mit Anderung der Reaktionstemperatur wesentlich. Zu einem
signifikanten CO-Umsatz kommt es ab einer Temperatur von > 180 °C.
Es wird dabei bevorzugt die WGS-Reaktion katalysiert. Diese dominiert
bis zu einer Temperatur von 340 °C, daruber nimmt die Selektivitat bzgl.
der WGS-Reaktion ab. Das unterschiedliche Umsatzverhalten der bei-
den Katalysatoren lasst sich wahrscheinlich auf deren unterschiedliche
Zusammensetzungen zuruckfuhren. So scheint der fast 6-fache Ruthe-
nium-Anteil des Pt/CeO,_1-Katalysators der Grund fur die hohe Aktivitat
bzgl. der Methanisierungsreaktion zu sein.
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Abbildung 16: Eingestellte Gastemperaturen, umgesetzte CO-Anteile in der WGS- und in der Methan-
isierungsreaktion, sowie der nicht umgesetzte CO-Anteil wahrend der Messkampagne mit dem
Pt/CeO,_2-Katalysator [75]. Reaktionsbedingungen wie in Abbildung 14

5.5.3 Ruthenium-Wabenkatalysator

Der Ru-Katalysator wurde ebenfalls von W. C.
Heraeus GmbH & Co. KG zur Verfugung ge-
stellt. Die Aktivkomponenten wurden durch
Trankung [71] auf die mit einem y-Al,Os-
Washcoat versehenen, in Kapitel 5.5 beschrie-
benen metallischen Waben aufgebracht. In
Tabelle 14 sind zur besseren Ubersicht nur die
Komponenten, deren Massenanteil in der Ele-
mentaranalyse > 0,1 % war, angefuhrt. Unter
dieser Grenze wurden Ba, Ca, Co, Mg, Mn, Na,
Ni, Y und Zr quantifiziert (siehe Anhang B.2).
Der hohe Anteil an Ti deutet darauf hin, dass

Tabelle

14: Elementarzu-

sammensetzung (in Massen-
prozent) der Ru-Katalysator-
beschichtung

Ru 9,75+ 1,08
Al 15,57 + 0,42
Ce <0,02
Ag 0,26

Cr 0,24

Fe 0,82

Ti 13,30

TiO, als Tragermaterial im Washcoat verwendet wurde. Die Elemente
Fe, Cr, Mn und Ni stammen wahrscheinlich zum groften Teil aus dem
Wabenmaterial, welches wahrend der Probenahme in die Probe gelangt
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war. Es konnten zudem CI, S und Si nachgewiesen werden. Der Kataly-
sator wurde ohne Vorbehandlung (Trocknung bzw. Reduktion) einge-
setzt.
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Abbildung 17: Aktivitat des Ru-Wabenkatalysators bzgl. der WGS- und der CO-
Methanisierungsreaktion [75]. Reaktionsbedingungen: p = 1 bar, '®y = 50 I/h, GHSV = 650 h',
Yco0 = 9,24, Yehao = 0,48, Ycoz,0 = 7,36, YH20 = 55,56, Yhz0,0 = 27,36 (jeweils %)

Der getestete Wabenkatalysator zeigt bei Temperaturen unter 250 °C
eine geringe Aktivitat, allerdings eine hohe Selektivitat bzgl. der WGS-
Reaktion. Ab einer Temperatur von 250 °C kommt es zu einer starken
Zunahme der Methanisierungsaktivitat. Der groflte CO-Umsatz wurde
bei einer Versuchstemperatur von 300 °C gemessen. Ab dieser Tempe-
ratur kam es zur Degradation des Katalysators — wahrscheinlich durch
thermisches Sintern der Aktivkomponente. Ab einer Temperatur von
360 °C zeigte der Katalysator praktisch keine Aktivitat mehr bzgl. der
Methanisierungsreaktion. Es blieb aber eine Restaktivitat bzgl. der WGS-
Reaktion (Abbildung 17). In Abbildung 18 ist die Anderung des Umsatz-
verhaltens Uber die Dauer der Messkampagne aufgezeigt.
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Abbildung 18: Gemessene Gastemperaturen, umgesetzte CO-Anteile in der WGS- und in der Me-
thanisierungsreaktion, sowie der nicht umgesetzte CO-Anteil wahrend der Messkampagne mit dem

Ru-Wabenkatalysator [75]. Reaktionsbedingungen wie in Abbildung 17

5.5.4 Kupfer/Zinkoxid-Wabenkatalysatoren

Kupfer und Zink wurden durch Tran-
kung des mit y-Al,O; beschichteten
Wabentragers (s. Kapitel 5.5) mit einer
gesattigten  Cu(NO3),-/Zn(NO3),-L0Os-
ung aufgebracht [76]. Nahere Informa-
tionen zur Herstellung finden sich in
Anhang B.1. Es wurden zwei Katalysa-
torwaben nach dieser Methode herge-
stellt und getestet. Die Vorbehandlung

Tabelle 15: Elementarzusammensetzung
(in Massenprozent) der Cu/ZnO-

Katalysatorbeschichtungen

Cu/ZnO_1 | Cu/ZznO_2
Cu 13,97 +0,65| 26,34 +0,49
Zn 53,24 +0,33| 39,89+ 0,79
Al 4,03+042 | 4,94+0,18
Ce 2,10+0,24 | 2,47 +0,08

(Kalzinierung und Reduktion) war bei beiden Katalysatoren gleich. Die
Elementarzusammensetzungen sind bezuglich der Hauptkomponenten
in Tabelle 15 aufgelistet. Es wurden aul3erdem die Elemente Ag, Cr, Fe,
Mg, Na, Ni und Ti quantifiziert, deren Massenanteile allerdings unter
0,05 % liegen. Die aufgebrachte Gesamtmasse an Kupfer- und an Zink-
oxid ist bei beiden Katalysatoren ahnlich (4,9 g und 5,8 g, siehe
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Anhang B.2). Allerdings unterscheidet sich die Masse der Aktivkompo-
nente Kupfer. Die Masse an Kupfer berechnet sich fur den Katalysator
Cu/ZnO_1 zu 0,81 g und fur den Cu/ZnO_2 zu 1,84 g und ist beim letzte-
ren damit etwa doppelt so hoch. Dieses Verhaltnis spiegelt sich in der
etwa doppelt so hohen Aktivitat des Cu/ZnO_2 im Vergleich zum
Cu/ZnO_1 Katalysator wieder (Abbildung 19). Uber den gesamten
Messbereich wurde keine Methanbildung beobachtet.
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Abbildung 19: Vergleich der WGS-Aktivitat der beiden getesteten Cu/ZnO-Waben [76]. Reaktionsbe-
dingungen: p = 1 bar, 'Oy = 50 I’h, GHSV = 650 h', Ycoo = 9,24, ycrao = 0,48, ycozo = 7,36,
YH2,0 = 55,56, YH20,0 = 27,36 (jeweils %)

Die deutlichen Unterschiede im Umsatzverhalten der beiden hergestell-
ten Waben lassen ein erhebliches Verbesserungspotential hinsichtlich
der Katalysatorsynthese vermuten.

Der Katalysator Cu/ZnO_1 wurde insgesamt 150 Stunden, der
Cu/ZnO_2 450 Stunden bei verschiedenen Versuchstemperaturen ge-
testet. Um eine Veranderung der Aktivitat feststellen zu konnen, wurden
von Zeit zu Zeit Reproduktionsmessungen bei gleichen Temperaturen
durchgefuhrt. Deren Ergebnisse sind in Abbildung 20 fur die Temperatur
240 °C dargestellt. Es zeigt sich eine Abnahme der Katalysatoraktivitaten
um ca. 25 % im dargestellten Zeitraum von 180 Stunden.
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Abbildung 20: Abnahme des CO-Gesamtumsatzes wahrend der Messkampagne. Reaktionsbeding-
ungen: p = 1 bar, VCDN =50 I/h, GHSV = 650 h-1, 9 = 240°C, Ycoo = 9,24, YcHa,0 = 0,48, Ycoz,0 = 7,36,
YH2,0 = 55,56, YH20,0 = 27,36 (jeWG"S %)

5.6 Katalysatorauswahl — Gegeniiberstellung

In Abbildung 21 sind die Ergebnisse der gestesteten Au/CeQO,-, Pt/CeO,,
Ru- und Cu/ZnO-Wabenkatalysatoren gegenubergestellt.

Es zeigt sich, dass die Vorbehandlung, d.h. Trocknungs- und Reduk-
tionstemperatur und -dauer einen grol’en Einfluss auf die Aktivitat der
Au/CeO,-Katalysatoren hat. Mildere Temperaturen dort fiUhren zu hohe-
ren Aktivitaten bei der CO-Entfernung. Der hochste Umsatz der besten
Au/CeQO,-Reaktionswabe lag bei 8,3 %, der sich allerdings nach einer
Versuchszeit von 100 Stunden halbierte. Der Referenzkatalysator
Cu/ZnO zeigt bei 180 °C eine etwas hohere Aktivitat als der Au/CeQ..
Die getesteten Au/CeO,-Katalysatoren stellen daher keine Alternative zu
den Cu/ZnO-Katalysatoren dar. Eine interessante Option ist der
Pt/CeO,_1-Katalysator. Dieser zeigt eine ahnliche Aktivitat wie der
Cu/ZnO_2-Katalysator. Ein Nachteil ist die bereits erwahnte unzu-
reichende Selektivitat, wodurch es zum Verlust von Wasserstoff durch
Methanbildung kommt.
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Abbildung 21: Gegenuberstellung der getesteten Wabenkatalysatoren. Reaktionsbedingungen:
p = 1 bar, V(DN = 50 I/h, GHSV = 650 h'1, Ycoo = 9,24, YcHao = 0,48, Yco2o = 7,36, Yoo = 55,56,
YH20,0 = 27,36 (jeweils %)

Der Ru-Katalysator zeigte nur eine geringe Aktivitat bzgl. der WGS-
Reaktion. Wie aus [52] bekannt, sind Ru-Katalysatoren sehr gut geeignet
fur die selektive CO-Methanisierung.

Somit ergibt sich fur die getesteten Wabenkatalysatoren die folgende
Aktivitatsreihe hinsichtlich der WGS-Reaktion:

Cu/ZnO > Pt/CeO, > Au/CeO, > Ru

Bezuglich der Selektivitat fur die WGS-Reaktion resultiert folgende
Reihenfolge:

Cu/ZnO = Au/Ce0O, >> Pt/Ce0O, >> Ru

5.7 Verfahrenstechnische Losungsansitze zur Uberwindung der
Nachteile des Kupfer-Katalysators

Die untersuchten Waben mit Kupfer als Aktivkomponente zeigten inner-
halb des Ensembles an getesteten Katalysatoren die hochste Aktivitat
bei einer gleichzeitigen Selektivitat von 1 bzgl. der WGS-Reaktion.
Neben diesen herausragenden positiven Charakteristika besitzen die
Kupfer-Katalysatoren allerdings auch als negative Eigenschaften eine
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hohe Schwefelempfindlichkeit und pyrophores Verhalten beim Kontakt
des heillen Katalysators mit Luftsauerstoff (siehe Kapitel 3.2.3.2). Im
Falle einer schwefelhaltigen Odorierung muss mit einem Gesamtschwe-
felgehalt zwischen 1,5 und 10 ppm gerechnet werden. Bei einer schwe-
felfreien Odorierung, unterstitzt durch den Einsatz von ,schwefeltoleran-
ten” Reformierungskatalysatoren konnte auf eine Entschwefelung des
Erdgases vor der ersten Stufe der Brenngasherstellung verzichtet
werden. Im Dampfreformer werden die Schwefelverbindungen zu H,S
hydriert und gelangen Uberwiegend in dieser Form in die WGS-Stufe.
Die von kommerziellen WGS-Kupfer-Katalysatoren tolerierten H,S-
Konzentrationen im Prozessgas liegen im Bereich zwischen 0,1 [18] und
0,5 ppm [15]. Um die Standzeit des Kupfer-Katalysators zu erhohen,
kann, wie im industriellen Prozess der Wasserstoffherstellung, ein
Guard-Bett, das aus ZnO besteht, vorgeschaltet werden [15][16][18].
Wenn durch den Einsatz von metallischen Waben sichergestellt werden
kann, dass die in der WGS-Stufe freiwerdende Reaktionsenthalpie aus
dem Reaktor abgefuhrt werden kann, ergibt sich das folgende Verfah-
rensflieRschema fur das PEM-BZH.

HO ————

Erdgas — DR *@* ZnO P LTS piSelMethi—» Brenngas

Abbildung 22: Vereinfachtes Verfahrensschema fiir ein PEM-BZH

Auler mit H,S sollte der Kupfer-Katalysator wegen seiner pyrophoren
Eigenschaften im heilen Zustand auch nicht mit Luftsauerstoff in Kon-
takt kommen. Daher ist es notwendig, wahrend des Abfahrens des PEM-
Brennstoffzellenheizungssystems den WGS-Reaktor zu inertisieren.
Hierzu konnte der Reaktor mit Erdgas bis zum Erreichen einer Tempera-
tur von < 50 °C gespult werden. Das hierfur notwendige Erdgas kann an-
schlielfend zur Bereitstellung von z. B. Warmwasser oder von Heiz-
warme im Kessel verfeuert werden. Das Spulen des Reaktors mit Erdgas
bietet den weiteren Vorteil, dass die Bildung von Kondenswasser
weitestgehend unterbunden werden kann. Denn bei Versuchen mit Kata-
lysatortabletten hatte es sich gezeigt, dass diese beim Aufheizvorgang
des Wiederanfahrens der Versuchsanlage zerbrechen konnen. Diese
Schadigung lasst sich auf den Druckanstieg in den Poren wahrend des
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Aufheizens durch Verdampfen des in den Poren beim vorhergehenden
Abfahren der Anlage kondensierten Wassers zuruckfuhren. Die Zerbro-
selung des Katalysators fihrt zu einem Anstieg des Druckverlusts. Die
mechanische Zerstorung des Katalysators beim Verdampfen des Kon-
denswassers wurde jedoch bei den in dieser Arbeit getesteten Waben
nicht beobachtet. Das Kondenswasser kann aufl3erdem die reduzierte
Aktivkomponente wieder oxidieren, wodurch diese an Aktivitat verliert.

Alternativ zur Verwendung eines ZnO-Guard-Betts kann eine langere
Standzeit des WGS-Katalysators einfach durch Erhohung der Menge
des Cu/ZnO-Katalysators erzielt werden. Cu als auch Zn reagieren mit
dem H,S als Opfermaterialien.

2 Cu + H,S 4—_> Cu,S + H, (GI 50)
ZnO+H,S == ZnS+H,0 (Gl. 51)

Der Cu/ZnO-Katalysator ist somit in der Lage, effektiv die PEM-
Brennstoffzelle vor einer Schadigung durch H,S im Prozessgas zu
schitzen. Diese Eigenschaft ist als weiterer wesentlicher Vorteil des
Cu/ZnO-Systems gegenuber den anderen in dieser Arbeit getesteten
Katalysatoren hervorzuheben.

5.8 Optimierungspotential der Cu/ZnO-Wabenkatalysatoren

Neben den in Kapitel 5.5.4 gezeigten experimentellen Ergebnissen mit
den selbst hergestellten Cu/ZnO-Wabenkatalysatoren, die durch Tran-
kung der mit y-Al,Os-beschichteten Waben in einer gesattigten Kup-
fer/Zink-Nitrat-Losung hergestellt wurden, ist weiterhin ein kommerzieller
Cu/ZnO/Al,O3-Katalysator in aufgemahlener Form (Pulver) untersucht
worden. Durch den Vergleich des Umsatzes der Katalysatoren bei glei-
cher modifizierter Verweilzeit bezogen auf die Aktivkomponente Kupfer
Tmod.cu (iN Abbildung 23 durch Kreise hervorgehobene Werte) ist ein er-
hebliches Optimierungspotential der Wabenkatalysatoren zu vermuten.
Der kommerzielle Cu/ZnO/Al,O3-Katalysator zeigt eine annahernd dop-
pelt so hohe Aktivitat wie der Katalysator Cu/ZnO_2.
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Abbildung 23: Darstellung des Optimierungspotentials der selbst hergestellten Katalysatoren durch
Vergleich des Umsatzverhaltens mit dem getesteten kommerziellen Cu/ZnO/Al,O5-Katalysator.
Reaktionsbedingungen: ¥ = 225°C, p = 1 bar, ycoo = 9,24, Ychao = 0,48, Ycoz0 = 7,36, Yhz0 = 55,56,
Yhzo0 = 27,36 (jeweils %)

Der Unterschied lasst sich eventuell auf die unterschiedliche Zusam-
mensetzung des Aktivmaterials (Anhang B.2) und auf die ungunstigere
Verweilzeitverteilung in der Wabe im Vergleich zur Schittung zurtck-
fuhren. Ein erhebliches Optimierungspotential ist hinsichtlich der Kataly-
satorzusammensetzung, der Metalldispersion sowie der Porositat zu er-
warten. Weiterhin kann die Katalysatorbeschichtung hinsichtlich eines
gleichmaligen Aufbringens des Katalysators sowie der Schichtdicke, die
den Katalysatornutzungsgrad bestimmt, optimiert werden.

Bei den in dieser Arbeit verwendeten Waben variieren die Kanaldurch-
messer erheblich (Abbildung 24). Dies fuhrt zu unterschiedlichen Ver-
weilzeiten und damit zu unterschiedlichen Umsatzgraden in den jewei-
ligen Kanalen, wodurch die Effizienz des Reaktionssystems abnimmt
(siehe Kapitel 6.3).
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Abbildung 24: Links: Anteil der Kanale am freien Stromungsquerschnitt und am Gesamtvolumen-
strom in Abhangigkeit ihrer Durchmesser. Rechts: Bild einer in dieser Arbeit verwendeten metall-
ischen Wabe

5.9 Formalkinetische Beschreibung des Umsatzverhaltens

Fur die spéter in Kapitel 8 gezeigten Ergebnisse der Parameterstudie zur
Optimierung der CO-Entfernungseinheit flir ein PEM-BZH war eine
mathematische Beschreibung des Umsatzverhaltens der WGS- und der
Methanisierungsreaktion erforderlich.

Wie in Kapitel 5.8 dargestellt, besteht ein erhebliches Optimierungs-
potential bei den selbst hergestellten Wabenkatalysatoren. Um fiir die
Optimierungsrechnungen praxisndhere Aussagen treffen zu kbnnen,
wurden daher Parameter einer der Literatur entnommenen Formalkinetik
an Messwerte, die mit dem zermahlenen kommerziell erhéltlichen
Cu/ZnO/Al,Os-Katalysator erhalten wurden, angepasst.

Der formalkinetische Ansatz fiir die Methanisierungsreaktion wurde aus
[52] entnommen, modifiziert und an Messwerte, die bei praxisnahen
Bedingungen ermittelt wurden, angepasst. Bei dem Methanisierungska-
talysator handelt es sich ebenfalls um einen kommerziellen Katalysator.
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5.9.1 Formalkinetik — kommerzieller WGS-Katalysator

FuUr die Auslegung des WGS-Reaktors (Kapitel 8) ist eine mathematische
Beschreibung des Umsatzverhaltens des WGS-Katalysators in Abhang-
igkeit von der eingesetzten Katalysatormasse, den Partialdricken der
Komponenten im Gas und der Temperatur notwendig. Hierfur wurde der
kinetische Ansatz (Gl. 52) benutzt. Unter Verwendung der von Moe [77],
Bohlbro und Jorgensen [25] sowie Keiski [78] ermittelten Exponenten
wurden die Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k; durch Anpassung
berechneter an gemessene Konzentrationsverlaufe bestimmt. Eine Gu-
tebewertung schlief3t sich an.

V,"r.=k-peo- Pho- Peo, Peo (1= ) (GI. 52)

Durch die EinflUhrung des Ausdrucks £ kann berlcksichtigt werden, dass
die Reaktionsgeschwindigkeit beim Erreichen des thermodynamischen
Gleichgewichtes gleich null wird:

—_ pcoz . sz
B= (Gl. 53)
Pco 'szo 'Kp
Far K,(T) wurde folgende Zahlenwertgleichung eingesetzt,
4577,8K
Kp(T):exp(——4,33j (Gl. 54)

mit der im betrachteten Temperaturbereich die thermodynamische
Gleichgewichtskonstante ermittelt werden kann [17]. In Tabelle 16 sind
die Exponenten der verwendeten formalkinetischen Ansatze zusammen-
gefasst:

Tabelle 16: Exponenten in den formalkinetischen Ansatzen nach (Gl. 52)

[ m n q
Moe
1 1 0 0
1962 [77]
Bohlbro und Jorgensen
018 O,5 '0,15 1
1970 [25]
Keiski
0,78 0,15 0 0
1993 [78]
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Der in dieser Arbeit verwendete kommerzielle Cu/ZnO/Al,Oz-Katalysator
wurde zur Bestimmung der kinetischen Parameter aufgemahlen. Der in
den Versuchen eingesetzte Partikeldurchmesser lag zwischen 200 und
400 um. Fur die Messung wurden 10 g Katalysator eingesetzt. Durch
Variation der Versuchstemperatur (193 bis 235 °C) und der Verweilzeit
(Tmog VON 0,15 bis 0,45 s g cm™) wurde das Umsatzverhalten untersucht.
Die Messdaten dienten zur Ermittlung der Reaktionsgeschwindigkeits-
konstanten und der Aktivierungsenergien. Zunachst wurden bei ver-
schiedenen Temperaturen die Geschwindigkeitskonstanten ermittelt.
Dies ist in Abbildung 25 links exemplarisch, mit dem sich aus den Expo-
nenten nach Moe ergebenden Ansatz, dargestellt. Die jeweiligen Dia-
gramme fur die Exponenten von Bohlbro und Jorgensen sowie Keiski
finden sich im Anhang C.2. AnschlieBend wurden die Aktivierungs-
energie und der Frequenzfaktor Uber eine Arrhenius-Auftragung
bestimmt (Abbildung 25, rechts).

0,10 -30,2
4 [K] = mol /(g s Pa?) ’
-30,4 t
0,08 y = -6931,7x - 16,661
-30,6 R? = 0,9805
0,06 _ Ink(193°C) = -31,581§ -30,8
o —_
= < -31,0 +
0,04 -
-31,2 +
002 L Ink205C)=-3105 6 31,4 -
! In k(215°C) =-30,8819
In k(225°C) =-30,5919 316 | X
In k(225°C) = -30,2931 ’
0,00 ‘ ‘ -31,8
0 0,1 0,2 0.3 0,4 0,00195 0,00200 0,00205 0,00210 0,00215
Tmog IN S g €M 1T in K™

Abbildung 25: Vorgehensweise bei der Ermittlung der Parameter der Reaktionsgeschwindigkeitskon-
stanten am Beispiel des Ansatzes nach Moe. Links: Anpassung der Geschwindigkeitskonstanten k(T)
an Messwerte. Rechts: Arrhenius-Auftragung zur Ermittlung des Haufigkeitsfaktors ko und der Aktiv-
ierungsenergie E,

Die Paritats-Diagramme (Abbildung 26) fur gemessene und auf Basis
der ermittelten kinetischen Parameter berechnete CO-Konzentrationen
ermoglichen die Gute der jeweiligen Beschreibung des Umsatzverhal-
tens zu bewerten.
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Die beste Ubereinstimmung zwischen berechneten und experimentellen
Daten konnte bei der Verwendung der Exponenten von Moe erzielt wer-
den. Hierbei ist auch noch im CO-Konzentrationsbereich von < 3 % die
jeweilige CO-Konzentration mit einer Genauigkeit von nahezu 10 % ab-
schatzbar. In Tabelle 17 sind die Parameter fur die Ansatze aller drei Au-
toren zusammengefasst.

10 10 10
B +10% " +10% +10%
£ 8 g 8 g °
3 £ 210 % <
[ [5] £ o ")
g6 -10 % o 6 g 6 ] 10 %
2 2 s
- Q2
8 4 O 4 o 4
> O o
>
>
2 2 2
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10 0 2 4 & 8 10
YCO,experimenteII YCO,experimenteII YCO,experimenteII

Abbildung 26: Paritatsdiagramme mit den jeweiligen Exponenten nach: Links: Moe. Mitte: Bohlbro
und Jorgensen. Rechts: Keiski

Tabelle 17: Kinetische Parameter und Exponenten fur die formalkinetischen Anséatze (Gl. 52)

ko E, I m n q

Moe 5,811 10® mol/(g s Pa?) 57,63 kJ/mol 1 1 0 0

",3°h"°r° und | 9 467 10™ moli(g s Pa>"®) | 52,39 kJ/mol | 0,8 | 0,5 | -0,15 | 1
orgensen

Keiski 4,038 10“ mol/(g s Pa®%) 50,98 kJ/mol | 0,78 | 0,15 0 0

Die fur chemische Reaktionen relativ niedrige Aktivierungsenergie lasst
vermuten, dass die Messungen, die fir die Bestimmung der kinetischen
Parameter zugrunde gelegt wurden, durch den Einfluss des inneren
Stofftransports bestimmt sind. Diese Vermutung bestatigte eine Ab-
schatzung des inneren Stofftransports (Anhang C.8).

Die fur kommerzielle Cu/ZnO/Al,O; Katalysatoren in der Literatur verof-
fentlichten Aktivierungsenergien liegen im Bereich von 40 bis 80 kJ/mol
(siehe Tabelle 4, 8 und 33) und lassen damit ebenso vermuten, dass
auch die dort der Ermittlung der Aktivierungsenergien zugrunde liegen-
den Messungen durch den inneren Stofftransport limitiert waren. Bei der
in Kapitel 8 behandelten Kopplung der WGS- und der Methan-
isierungsstufe konnte angenommen werden, dass die WGS-Reaktion an
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Cu/Zn/Al,Os3, in Wabenreaktoren mit katalytischer Beschichtung durch
den inneren Stofftransport bestimmt ist (Anhang C.9). Deshalb konnten
die unter solchem Einfluss ermittelten kinetischen Daten in erster Nahe-
rung angewendet werden.

5.9.2 Formalkinetik — kommerzieller Methanisierungskatalysator

Fur die Auslegung des CO-Methanisierungs-Reaktors ist eine Formal-
kinetik erforderlich, die das Umsatzverhalten des Katalysators in Abhan-
gigkeit von den Partialdricken der Komponenten im Gas, der Tempera-
tur und der Stochiometrie wiedergibt. Diese Kinetik wurde fur einen
kommerziellen Ru/Al,Os-Katalysator entwickelt. Hierzu wurde in [52] das
in Abbildung 27 links dargestellte allgemeine Reaktionsnetz auf drei be-
vorzugt ablaufende Reaktionspfade (Abbildung 27, Mitte) vereinfacht.

CO CO, CO CO, cCO CO,

C,.

Abbildung 27: Reaktionsnetze fir die Hydrierung von CO und CO,. Links: allgemeines Reaktionsnetz
bezuglich der Hydrierung von CO und CO,. C,.: langerkettige Kohlenwasserstoffe. Mitte: vereinfach-
tes Reaktionsnetz, bei p = 4 bar nach [52]. Rechts: vereinfachtes Reaktionsnetz, bei p = 1 bar [79]

Die Bildung von langkettigen Kohlenwasserstoffen (Fischer-Tropsch-
Produkte) wird durch héhere Dricke begunstigt. Bei vollstandigem CO-
Umsatz wurden bei 4 bar langerkettige Produkte bei Verwendung
des gleichen Katalysators in der GroRenordnung von < 0,1 Vol.-% ge-
funden [52]. Bei der hier betrachteten Brennstoffzellenanwendung ent-
spricht der Betriebsdruck annahrend dem Umgebungsdruck, d.h. es ist
mit noch geringerer Bildung langkettiger Produkte zu rechnen. Daher
wurde das Reaktionsnetz von Abbildung 27 Mitte weiter vereinfacht
(Abbildung 27 rechts)).

Fur die Untersuchung des Umsatzverhaltens wurde der kommerzielle
Katalysator aufgemahlen. Die in den Versuchen eingesetzten Katalysa-
torpartikel besitzen Durchmesser zwischen 200 ym und 400 pm.
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Insgesamt wurden 6 g Katalysator eingesetzt. Durch Variation der Ver-
suchstemperatur (190 bis 243°C) und der Verweilzeit (Tnoq VOon 0,229 bis
0,747 s g cm™) wurde das Umsatzverhalten untersucht.

Die erhaltenen Reaktorselektivitaten zeigen bei einem CO-Umsatz gro-
Rer als 20 %, dass 85 bis 95 % des Methans aus dem Kohlenstoff-
monoxid entstehen. Ahnliche Werte werden fir die CO-Methanisierung
bei 4 bar angegeben [52]. Das restliche Methan wird vermutlich durch
die Hydrierung von CO, gebildet. Eine genaue Beobachtung der CO.-
Abreaktion war aus messtechnischen Grinden nicht mdglich. Die
Anderungen der CO,-Konzentration wahrend der Reaktion, die nach der
Kohlenstoffbilanz im Bereich von 0,1 % der Eingangskonzentration
liegen, konnten mit dem CO,-Analysator nicht in der gewlnschten
Genauigkeit erfasst werden.

Aus dem Reaktionsnetz fur 4 bar in Abbildung 27 Mitte wurde in [52] das
folgende Differentialgleichungssystem entwickelt:

k1'KC'KiI'pgg'sz + k3'Ké'pc0

m _m m _
—Teo=ht =

(+K.-ph+K, p%) (+Ke pl+K, pi’) (Gl 55)

o 2y =2 P Gl. 56

co, 2 (1+Kc-pg’05) ( . )
M . ym. _ kl.KC.K[Z{.pgg.sz k2.pg’éj G

cn,= hTh (1+KC'P23+KH']71%25)3 (1+Kc-p2’§) (Gl. 57)

er =mr — k3.Ké.pCO GI 58
2+ 3 .

(+ Ko pl+ Ky 0l (Gl-58)
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Mit der flr 1 bar gemachten Annahme (Bildung von hoheren Kohlenwas-
serstoffen kann vernachlassigt werden) konnen der Ausdruck fur "r, in

der (Gl. 55) und die gesamte (GI. 58) vernachlassigt werden.

Die Konstanten Kc und Ky beschreiben die Adsorptionsgleichgewichte
der Katalysatoroberflachenbedeckung mit CO bzw. H,. Die Werte der
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k; und k, wurden durch eine nu-
merische Losung des Gleichungssystems bestimmt. Die Berechnungen
erfolgten mit dem Softwareprogramm Matlab® (Anhang C.3 und C.4).
Damit ein stabiles Gleichungssystem erhalten werden konnte, wurden
die Werte der beiden Koeffizienten K; und Ky als unabhangig vom Ge-
samtdruck angenommen. Anhand einer Arrhenius-Auftragung konnten
schliel3lich die Aktivierungsenergien und die Geschwindigkeits-
koeffizienten k, bestimmt werden. Die experimentell ermittelten Daten
konnen mit dem entwickelten Modell gut abgebildet werden, wie es aus
Abbildung 28 ersichtlich ist. Paritatsdiagramme fur die CO- und die CH;-
Volumenanteile, sowie die Arrhenius-Auftragungen befinden sich im
Anhang C.5.

—201°
213°
—222°
234 °
—243°

O O 0O O O

Yi in 0/0

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Tmod iN S g/lcm?®

Abbildung 28: Vergleich der Modelldaten der selektiven CO-Methanisierung mit den Messergebnis-
sen (Symbole) [79]. p = 1 bar, Y0 = 0,40, Yerao = 0,48, Yeoz0 = 16,20, Yhzo = 64,40, Yhzo,0 = 18,52
(jeweils %)

Die fur 1 und fur 4 bar ermittelten kinetischen Parameter sind in der
Tabelle 18 vergleichend gegenubergestellt. Die scheinbaren Aktiv-
ierungsenergien der CO,-Methanisierung stimmen gut Uberein. Fur die
CO-Methanisierung wird in der Literatur eine Aktivierungsenergie von

69



5 Losungsansatze

ca. 100 kd/mol [80] angegeben. Dies stimmt gut mit dem bei 1 bar Ge-
samtdruck ermittelten Wert uberein. Die ermittelten Aktivierungsenergien
lassen vermuten, dass die Umsatze nicht durch den Stofftransport limi-
tiert sind. Dies bestatigt die Abschatzung des inneren Stofftransports
(Anhang C.8).

Tabelle 18: Kinetische Parameter, ermittelt bei 1 bar und 4 bar

1 bar [79] 4 bar [52]
Ko+ in mol/(g-s) 5,7:10’ 1,1-10°
Ea1 in kJ/mol 97,4 74,4
ko2 in mol/(g-s-bar®™) 1,3-108 4,1-10°
Ea2 in kJ/mol 123,1 121,8
ko3 in mol/(g-s) 2,2:10°
Eas in kJ/mol 63,8
Kc in bar®® 5,5-10°" 5,5-10°
AsHc in kJ/mol 63,5 -63,5
Ky in bar®® 1,6:10* " 1,6:10™
AsHy in kJ/mol -36,2 -36,2

": Werte aus [52] libernommen
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6 Verfahrensoptimierung

Im Folgenden soll das Potential einer optimierten Prozessfiihrung bzgl.
der Volumenreduzierung der Reaktoren fiir die CO-Entfernung aufge-
zeigt werden.

6.1.1 Optimierung der Temperaturfiihrung

FUr eine exotherme Reaktion, deren Umsatz durch das thermodyna-
mische Gleichgewicht limitiert ist wie im Fall der WGS-Reaktion, kann
durch geschickte Temperaturfuhrung Einfluss auf die Reaktions-
geschwindigkeit sowie auf den erreichbaren Umsatzgrad und somit auf
die erforderliche BaugrofRe des Reaktors genommen werden. So bewirkt
eine niedrige Reaktionstemperatur eine niedrigere thermodynamisch er-
reichbare CO-Endkonzentration. Folglich kann die sich an die WGS-
Stufe anschlieRende Feinreinigung umso kleiner dimensioniert werden,
je niedriger die CO-Endkonzentration der WGS-Stufe ist.

Die beobachtbare Umsatzgeschwindigkeit, mit der Kohlenstoffmonoxid
mittels der WGS-Reaktion zu CO, umgesetzt wird, hangt vom Verhaltnis
der relativen Reaktionsgeschwindigkeiten der Hin- und der Ruckreaktion
ab (Gl. 35). Je starker sich die Gaszusammensetzung des Reformats
von der Gleichgewichtszusammensetzung unterscheidet, desto grofder
wird der Einfluss der Reaktionsgeschwindigkeit der Hinreaktion. Die
Reaktionsgeschwindigkeit kann zudem durch eine Erhohung der Tempe-
ratur gesteigert werden. Je weiter die Reaktion fortschreitet, umso mehr
nahert sich die Gaszusammensetzung der thermodynamischen Gleich-
gewichtszusammensetzung, und somit gewinnt die Ruckreaktion an Ein-
fluss, wodurch die beobachtbare Umsatzgeschwindigkeit abnimmt.

Aus diesen Uberlegungen lasst sich eine optimale Reaktionsfiihrung
konstruieren, bei der die Reaktanden in Abhangigkeit vom Umsatzgrad
so abgekuhlt werden, dass das kleinstmogliche Reaktorvolumen erreicht
wird. Zur Erlauterung sind in Abbildung 29 beispielhaft drei Kurven kon-
stanter Reaktionsgeschwindigkeit dargestellt, die mit dem Ansatz
(Gl. 52), den Exponenten nach Moe und den kinetischen Parametern
aus Tabelle 17 berechnet wurden. Diese durchlaufen jeweils ein Maxi-
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mum, an dem bei der jeweiligen Reaktionsgeschwindigkeit der maximale
Umsatzgrad erreicht wird. Werden die jeweiligen Maxima der Kurven
konstanter Reaktionsgeschwindigkeit miteinander verbunden, ergibt sich
eine Kurve mit der maximalen Raum-Zeit-Ausbeute. Die Raum-Zeit-
Ausbeute ist im betrachteten Fall die Menge an umgesetztem Kohlen-
stoffmonoxid pro Zeit und Volumen des Reaktors.

1,0 =g
- thermodynamische
Gleichgewichtskurve
0,8
Kurve maximaler
ge] aum-Zeit-Ausbeute
5
S 0,6
]
©
0
g Kurven konstanter \
CIJ 0,4 M o=1-10" Reaktionsgeschwindigke'nt\en
o 5-10°° \
10-10° mol/(g s)
0,2
0,0 1 1 1 1 1

50 150 250 350 450 550
Temperatur in °C

Abbildung 29: Konstruktion der Kurve maximaler Raum-Zeit-Ausbeute der WGS-Reaktion

Ein optimierter Prozess fur die CO-Entfernung konnte wie folgt aus-
sehen: Das Gas tritt mit der maximalen Temperatur, die noch eine
akzeptable Standzeit des Katalysators =zulasst, in die CO-
Entfernungseinheit ein, wo das CO in der WGS-Reaktion selektiv und
isotherm bis zum Erreichen der Kurve maximaler Raum-Zeit-Ausbeute
umgesetzt wird. Hierfur ist es notwendig, die freiwerdende Reaktions-
enthalpie kontrolliert aus dem System abzufuhren. Danach wird der Pro-
zess entlang der Kurve maximaler Raum-Zeit-Ausbeute geflhrt.

Beim grofRtechnischen Prozess der Wasserstoffherstellung werden die
beiden Shift-Reaktoren hingegen adiabat betrieben. Das Gas wird vor
dem Eintritt in den zweiten Shift-Reaktor mittels eines Warmeubertrages
abgekuhlt (Abbildung 30). Der Prozess wird fernab der optimalen Tem-
peratur gefuhrt. Theoretisch ist es durch eine Erhdhung der Anzahl der
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adiabat betriebenen Reaktoren mit jeweils nachgeschalteter Gaskuhlung
moglich, sich der optimalen Temperaturfuhrung beliebig anzunahern.
Dem stehen allerdings die unverhaltnismalig hohen Investitionen fur die
Reaktoren und die Warmeubertrager entgegen.

1,0 e
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Abbildung 30: Vergleich optimale Temperaturfiihrung mit dem Temperaturverlauf beim technischen
Prozess der CO-Entfernung bei der Wasserstoffherstellung

Eine weitere Mdglichkeit, die bei der Reaktion freiwerdende Reaktions-
enthalpie abzufiihren, besteht darin, die Ubertragungsflache des War-
meubertragers direkt in den Reaktor einzubringen. Ein prominenter Ver-
treter dieser Bauart ist der Rohrbundelreaktor. Der Katalysator wird hier-
bei in Rohre, die wie die eines Rohrbundelwarmeubertragers fungieren,
eingebracht. Die freiwerdende Reaktionsenthalpie kann so uber die
Rohrwand an ein Kihlmedium abgegeben werden. Das sich ausbildende
Temperaturprofil entlang des Rohres wird mal3geblich durch die KuhImit-
telstromrichtung beeinflusst. Dies ist in Abbildung 31 fur die Kihlung im
Gleich- und im Gegenstrom schematisch dargestellt.
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Abbildung 31: Abhangigkeit der Temperaturprofile von der Stréomungsfihrung des Kihimediums.

Links: Kihlung im Gleichstrom. Rechts: Kihlung

im Gegenstrom (nach [81])

Bei technischen Methanolsynthesereaktoren kommen sowohl Rohr-

bundelreaktoren als auch Horde
Zwischenkuhlung) zum Einsatz. In

nreaktoren (adiabte Reaktoren mit
Abbildung 32 sind die beiden Reak-

tortypen mit den jeweiligen Temperaturverlaufen und den Methanol-

Bildungsraten dargestellt.
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Abbildung 32: Mdglichkeiten zur Abflihrung der bei der Methanolsynthese freiwerdenden Reak-
tionsenthalpie. Links:. Rohrbliindelreaktor, mit Siedewasserkihlung im Gegenstrom. Rechts: Hor-

denreaktor [82]
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6.1.2 Konzepte zur technischen Umsetzung der
Temperaturfuhrung

Von den groltechnischen Reaktorkonzepten (Abbildung 32) lassen
sich fur Waben-Reaktoren verschiedene Konfigurationen ableiten.
Abbildung 33 links zeigt einen adiabaten Hordenreaktor mit
Zwischenkuhlung. Durch Erhdhung der Anzahl der hintereinander
geschalteten Waben-, Kuihl- und Heizsegmente lasst sich das
Temperaturprofil beliebig nah an das gewunschte anpassen. Da die
Wabenkanale uber ihre Wande miteinander verbunden sind, kann die
Reaktionsenthalpie auRerdem durch Warmeleitung radial und axial Uber
die Wabenstruktur abgefuhrt werden. Hieraus ergibt sich die Moglichkeit,
das Temperaturprofil entlang des Reaktors durch Kuihlung des
Aullenmantels und/oder uber in die Wabe eingebrachte Kuhlkanale zu
beeinflussen (Abbildung 33 Mitte und rechts).

Abbildung 33: Reaktorkonzepte basierend auf Wabentragern. Links: adiabater Hordenreaktor mit
Zwischenkuhlung. Mitte: Wabenreaktor mit Kiihlung tber den Aufienmantel. Rechts: Wabenreaktor
mit Kiihlung Uber AuRenmantel und dber Kihlkanale

In Abbildung 34 ist schematisch das radiale Temperaturprofil eines Uber
die Wand gekuhlten Reaktionskanals in einer Wabe vereinfacht darge-
stellt. Die Reaktion findet in der duinnen, direkt auf der Kanalwand auf-
gebrachten Katalysatorschicht statt. Die Edukte diffundieren aus der
Gasphase an die Katalysatoroberflache, dort in die Katalysatorporen und
reagieren an den aktiven Zentren zu den Produkten. Bei der WGS- und
auch bei der Methanisierungsreaktion wird Reaktionsenthalpie frei, die
zu einer lokalen Temperaturerhohung in der Katalysatorschicht fuhrt.
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In herkdbmmlichen Katalysa-
torschuttungen ist der War- =
metransport durch Warme-
leitung zwischen den Kataly-
satorkérnern aufgrund der
geringen Kontaktflache ver- orodukt - @

nachlassigbar. Daher wird in K
ungeordneten  Schittungen

Warme radial primar durch intermediat = S
. atalysatorscnicl
Konvektion der Gasphase @

transportiert. Diese Art von Edukte// ]
Warmetransport kann bei .

Wabenstrukturen, die aus
parallelen Kanalen aufgebaut Strémungsrichtung

sind, nicht auftreten.

y-Richtung

Kanalwand

Abbildung 34: Schematische Darstellung des radialen

Die effektive radiale Warme- Temperaturprofils und der ablaufenden Vorgange

leitfahigkeit Aagial ist von der

Geometrie der Kanalquerschnitte der Wabenstruktur abhangig. Fur Wa-
benstrukturen mit quadratischen Kanalquerschnitten kann die effektive
radiale Warmeleitfahigkeit Aragias Nach [83][84] mit

(- e VFre= ¥ )
(N ey WA e

erkstoff

A radial — ﬂ’W erkstoff

V¥ (Gl. 59)
+
(e b Bt (v - )1 o
//i'W erkstoff //i’Werkstqff'

abgeschatzt werden. Bei Nichtberucksichtigung der Porositat € des
Washcoats und der Warmeleitfahigkeit 1., des Fluids vereinfacht sich

(Gl. 59) wie folgt:

_ Y
Aradial - ﬂ'Werkstof]'((l _ﬁ)"' 1_@ J (GI- 60)

FUr die Fertigung von Wabenstrukturen sind verschiedene Werkstoffe
denkbar. Eine Auswahl zeigt Tabelle 19 mit den jeweiligen Warmeleit-
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fahigkeiten. Mit (Gl. 60) wurde die Abhangigkeit der radialen effektiven

Warmeleitfahigkeit Araga VOm Leerraumanteil flur die verschiedenen
Werkstoffe abgeschatzt (Abbildung 35).

400

20 -
Kupfer
technische Keramik
320 - % \ Aluminium
A15 -4
) 4 3
X c
g, 240 E hochlegierter Edelstahl
= 10 -
c = 5
S 160 :
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® s
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| Katalysatorschittung
s v
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0,0 0,2 04 0.6 08 1,0 0,0 0.2 04 0.6 0,8 1,0
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Abbildung 35: Einfluss des Wabenmaterials und des Leerraumanteils auf die effektive radiale Warme-
leitfahigkeit einer Wabe mit quadratischen Kanélen. Rechts ist ein Ausschnitt von links

Die effektive radiale Warmeleitfahigkeit Ar.gia herkommlicher Katalysa-
torschuttungen liegt im Bereich von 0,5 bis 2 W/(m-K) [81]. Im Vergleich
hierzu ist bei Wabenstrukturen bei gleichem Leerraumanteil die effektive
radiale Warmeleitfahigkeit A.qiar bei Verwendung von Kupfer um 2 bis 3
GrofRenordnungen hoher (Tabelle 19). Hierdurch ergibt sich bei Rohr-
bundelreaktoren unter Verwendung von Waben aus gut warmeleitenden
Werkstoffen im Vergleich zu herkdmmlichen Katalysatorschittungen die
Maoglichkeit, den Durchmesser der Reaktionsrohre (Hullrohre fur die Wa-
ben) erheblich zu erhdhen. Dadurch nimmt die Anzahl der fur eine be-
stimmte Leistung bendtigten Reaktionsrohre ab, was zu einer Minderung
der Herstellkosten fur den Reaktor fuhrt. Der Vergleich der effektiven
radialen Warmeleitfahigkeit A.qia, des in dieser Arbeit verwendeten Wa-
benwerkstoffes mit Waben gleichen Leerraumanteils aus anderen Werk-
stoffen zeigt ein noch erhebliches Verbesserungspotential (Tabelle 19).
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Tabelle 19: Vergleich der Warmeleitfahigkeiten von Werkstoffen und der effektiven Warmeleit-
fahigkeiten von Katalysatorsystemen

Katalysator- | Verwendete Unbeschichtete Waben (mégliche Werkstoffe)
schittung Wabe'
[81] Kupfer | Aluminium | hochlegierter | technische
[85] [85] Stahl [85] Keramik
[86]
Awerkstotf iN
0,5-30 20** 398 237 13,8 0,5-30
W/(m K)
Aradial in Wl(m K)
bei ¥ = 0,42 0,5-2 181,5 108,0 6,3 0,2-13,7
Avaciat in Wi(m K) - 4,6 91,4 54,4 3.2 0,1-6.,9
bei ¥ = 0,65

* Werkstoff: DIN 1.4767 mit y-Al,O5- Washcoat
**siehe Anhang D.2

Die effektive axiale Warmeleitfahigkeit Auia €iner Wabenstruktur kann
mit

Aaxial = ﬂWerksz‘oﬁ‘(l - ) (Gl. 61)

abgeschatzt werden [83]. Wie aus Abbildung 36 hervorgeht, ist Ay bei
einem Leerraumanteil ungleich Null immer grof3er als Aragia. Mit zuneh-
mendem Leerraumanteil nimmt der Absolutwert der A..qia Schneller ab,
als der von A.a. Dies fuhrt dazu, dass die durch eine exotherme Reak-
tion verursachten lokalen Temperaturspitzen verstarkt in axialer Richtung
abgebaut werden konnen, wodurch praktisch Isothermreaktoren realisiert
werden. Zum Beispiel ist bei einem Leerraumanteil von 0,42 die axiale
effektive Warmeleitfahigkeit Axia rund 30 % und bei einem Leerrauman-
teil von 0,65 sogar schon rund 50 % grofer als Aragial-
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Abbildung 36: Einfluss des Leerraumanteils auf das Verhaltnis der effektiven radialen Warmeleit-
fahigkeit Aaqia zur axialen Warmeleitfahigkeit Aayial

6.2 Vergleich der Druckverluste von Wabe und herkommlicher
Festbettschiittung

Um den Druckverlust eines Wabenreaktors mit dem einer herkdmm-
lichen Festbettschiuttung vergleichen zu kdnnen, werden im Folgenden
Design-Parameter analog zu [87] festgelegt.

Es wird davon ausgegangen, dass die Lange L und der aulere Durch-
messer D der Wabe gleich denen der Festbettschiuttung sind. Beide Re-
aktoren sollen den gleichen Leerraumanteil besitzen (Abbildung 37).

DWabe DSchi]ttung

LSchi':ttung

LWabe

Abbildung 37: Schematische Darstellung der Wabe und der Festbettschittung
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Wenn zwischen dem Partikeldurchmesser dp und dem Kanaldurchmes-
ser dkanal die Beziehung:

d,=15.°F

g (Gl. 62)
eingehalten wird, besitzen beide Anordnungen die gleiche Verweilzeit,
sowie die gleiche geometrische Oberflache pro Reaktorvolumen. Es wird
zudem davon ausgegangen, dass die Aktivitat des Katalysators, sowie
dessen Schichtdicke in beiden Reaktoren gleich sind. Somit ist in beiden
Reaktoren ungefahr die gleiche Katalysatormasse enthalten.

Zur Berechnung des Druckverlusts wird als durchstromendes Fluid Luft
bei einer Temperatur von 300 °C und bei einem Druck von 1 bar betrach-
tet. Der Kanaldurchmesser betragt 1 mm. Die maximale Leerrohrge-
schwindigkeit soll 10 m/s nicht Uberschreiten. Unter diesen Bedingungen
liegt ein laminares Stromungsprofil vor. Beim Vorliegen einer laminaren
Stromung kann der Druckverlust nach [88] fur Kanale mit (Gl. 63) abge-
schatzt werden:

Ap=¢-32-L% . p (GI. 63)
Kanal

@ ist hierbei ein geometrischer Faktor. Dieser ist fur kreisformige Kanale

gleich 1. Fur viereckige Kanale kann @ mit der empirischen (Gl. 64) be-

rechnet werden [88].

¢ =0,8735+0,6265- exp(— 3,636 g) (Gl. 64)

Das Verhaltnis e/b stellt hierbei das Verhaltnis von Breite zu Hohe des
Kanals dar. Fur die Abschatzung des Druckverlusts einer Festbettschut-
tung kann die von Brauer an experimentelle Daten angepasste modifi-
zierte Ergun-Gleichung (Gl. 65) verwendet werden [88].

0,1
— 2 . — u2 1_ '
Y _ 1o ot | 3y 1= ¥ P {"Gas( _\ﬂ (GI. 65)
b 4 d, Y d, Poasttd
Die Gleichung gilt fur Einkornkugelschittungen (bestehend aus gleich
grollen kugelformigen Partikeln). Die Rechenergebnisse zeigen
(Abbildung 38), dass der Druckverlust der Katalysatorschattung im Ver-
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gleich zu dem der Waben um etwa 1 bis 2 Grollenordnungen hoher liegt.
Im dargestellten Bereich liegt laminare Stromung vor, somit kann die
Rauigkeit der Partikeln bzw. der Kanalwande vernachlassigt werden
(siehe Anhang E).
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Abbildung 38: Vergleich des Druckverlusts einer Schittung aus Kugeln (dp = 2,1 mm) mit dem von
Waben unterschiedlicher Kanalgeometrien (dkana = 1 mm) bei verschiedenen Strémungsgeschwind-
igkeiten. Fluid = Luft, p = 1 bar, ¥ = 0,42, ¥ = 300 °C. Rekanal < 200, Reschitung < 1000

6.3 Verweilzeitverteilung

Eine breite Verweilzeitverteilung der Gasteilchen im Reaktionsstrom
wirkt sich nachteilig auf den Umsatz aus. Um eine hohe Reaktoreffizienz
zu gewabhrleisten, sollte daher die Verweilzeitverteilung des Reaktions-
mediums im Reaktor moglichst schmal sein. In einem idealen Strom-
ungsrohrreaktor liegt eine Kolbenstromung vor, die Verweilzeitverteilung
ist infinitesimal schmal und jedes eintretende Gasvolumenelement ver-
lasst den Reaktor nach der selben Zeit. Die Reaktion ist folglich in
jedem den Reaktor verlassenden Volumenelement gleich weit fortge-
schritten. Der Grund fur die Abweichung von der idealen Kolben-
stromung in der Praxis liegt in der Ruckvermischung, der Strahnenbil-
dung, sowie der Ausbildung von Zonen, in denen das Reaktionsmedium
stagniert. Die Bodenstein-Zahl Bo ermoglicht eine Abschatzung, ob es
bei einem realen Reaktor zu einer merklichen Abweichung von der
Kolbenstromung kommt.
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_ Uy L
D

ax

Bo (Gl. 66)
Fur Bo = 0 ergibt sich der ideale Ruhrkesselreaktor und fur Werte von Bo
> 100 kann von einem idealen Stromungsrohrreaktor ausgegangen
werden. Fur einen aus parallelen Kanalen aufgebauten Wabenreaktor
muss die Bodenstein-Zahl sowohl im einzelnen Kanal als auch fur den
gesamten Reaktor betrachtet werden.

Der axiale Dispersionskoeffizient wird fur eine laminare Stromung im
kreisformigen Kanal nach Taylor [89] und Aris [90] berechnet:

2 2
wt-d (Gl. 67)
D, =D, +% Lkua
axial i,j 192'Di,j , 1 < Re <2000

Durch Umformen von (GIl. 66) und Einsetzen von (GIl. 67) und mit der

Verweilzeit T:LKanal ergibt sich die Bodenstein-Zahl Bokana fur einen Ka-
u

nal, wie folgt:

. 2
1 = Di’j 7 + dKanal
2
BOK{UZGZ LKanal 192 ° Dly] ¢ T

(G. 68)

In Abbildung 39 sind die Ergebnisse der Abschatzung der Bodenstein-
Zahlen Bogana mit Gleichung (Gl. 68) dargestellt. Es wurde aufgrund des
Umstandes, dass die Lange der Kanale eines Wabenreaktors in der Re-
gel um zwei GrolRenordnungen groler ist als deren Durchmesser, fur die
Berechungen 10% dkanal = Lkanal SOWiE ein Diffusionskoeffizient des Gases
von D;; = 3-10° m?s zu Grunde gelegt. Die axiale Dispersion kann im
grau hinterlegten Bereich in Abbildung 39 vernachlassigt werden.

82



6 Verfahrensoptimierung

1000

r=25s

\ r=10s

100

Bo Kanal

10

1 1
00 10 20 30 40 50

d kanal IN MM

Abbildung 39: Bodenstein-Zahl Bokana bei verschiedenen Verweilzeiten in Abhdngigkeit vom Kanal-
durchmesser. Den Berechnungen mit (Gl. 68) wurde 102-dKana| = Lkanal Zugrunde gelegt. grau hinter-
legt: Bereich bei dem die axiale Dispersion D,y vernachlassigbar werden kann

Um eine hohe Selektivitat und einen hohen Umsatz in einem aus paral-
lelen Kanalen aufgebauten Wabenreaktor zu erreichen, ist es erforder-
lich, dass das Reaktionsmedium mit gleicher Geschwindigkeit durch alle
Kanale stromt. Dies setzt sowohl ein gleichmalig ausgebildetes
Stromungsprofil vor dem Wabenreaktor voraus, als auch dass der
Stromungsquerschnitt bzw. der Stromungswiderstand aller Kanale
moglichst gleich grof ist.

Wenn die Anzahl der Kanale grof3 ist (N > 30), und deren Durchmesser
normal verteilt sind, kann deren Standardabweichung oqkana berechnet
werden. Mittels der relativen Standardabweichungé, ... =0, xu ! dxma

kann mit (Gl. 69) der Einfluss der Verteilung der Kanaldurchmesser auf
den Gesamtdruckverlust der Wabe abgeschatzt werden [87].

128" ®- L
Ap _ — 77 Wc}z\b;
7N - dKanal ) (1 + 6Ud,Kanal)

(G. 69)

Wie aus (Gl. 69) zu ersehen ist, fuhrt eine Verbreiterung der Kanal-
durchmesserverteilung zu einer Abnahme des Druckverlusts. Wenn der
Druckverlust Uber die Wabe fur alle Kanale gleich ist, fuhrt dies zwischen
Kanalen unterschiedlichen Durchmessers zu unterschiedlichen Verweil-
zeiten.
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Analog zu einem Rohrreaktor mit axialer Dispersion fuhrt eine Stolimark-
ierungssubstanz vor einem Wabenreaktor beim Vorliegen unterschied-
licher Verweilzeiten in den Kanalen zu einem verbreiterten Antwortsignal.
Obwohl sich die Ursache in beiden Fallen unterscheidet, kann aus der
Verbreiterung des Antwortsignals die Bodenstein-Zahl auch flr einen
Wabenreaktor abgeschatzt werden.

Die Losung der Dirac-Funktion fur den beidseitig offenen Rohrreaktor ist
mit der relativen Standardabweichung &, = o, /7 der Verweilzeit gleich:
2 (Gl. 70)
O, =—
Bo [91]

In erster Naherung gilt: 6, =26, ... [92]. Es ergibt sich mit der relativen
Standardabweichung 6, ... =0, xwu/dxma der Kanaldurchmesser die
Bodenstein Zahl Boy.,e des Wabereaktors:

Wenn die relative Standardabweichung é,=0,/4d,,,, kleiner oder gleich
0,07 ist und

2 Gl. 71
dKanal ( )

2
2 ad Kanal [92]

die Bodenstein-Zahlen Boyana aller Kanale grofder oder gleich 100 sind,
kann der Wabenreaktor mit dem Modell eines idealen Stromungsrohr-
reaktor beschrieben werden.

Das in Abbildung 44 gezeigte Stromungsfeld einer in dieser Arbeit
verwendeten Wabe lasst allerdings vermuten, dass dieses nicht mit der
Modellvorstellung eines idealen Stromungsrohrreaktors vereinbar ist.

6.4 Anforderungen und Potential der Wabenreaktoren

Im Vergleich zu den in der Technik zum Einsatz kommenden Reaktoren
auf Basis von Katalysatorschuttungen sind durch das Verwenden von
Wabentragern erhebliche Verbesserungen zu erwarten. Zum Beispiel
kann Uber das Material, aus dem die Waben gefertigt sind, als auch Uber
den Leerraumanteil der radiale Warmetransport beeinflusst werden
(Abbildung 35).
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Fir einen hohen Gesamtumsatz ist es erforderlich, dass der Druckver-
lust bei vorgegebenem Volumenstrom im Rohr uber alle Rohre (Kanale)
maoglichst eng verteilt ist, da es ansonsten zu einer unvorteilhaft breiten
Verweilzeitverteilung der Reaktanden kommt. Beim Einsatz von Rohr-
bundelreaktoren muss deshalb auf eine gleichmaRige Beflullung der
einzelnen Reaktionsrohre mit Katalysatormaterial geachtet werden, was
eine besondere Herausforderung darstellt. Bei der Verwendung von
Wabentragern ist demgegenuber darauf zu achten, dass Trager mit
gleicher Kanalanzahldichte, gleich langen Kanalen sowie mit moglichst
enger Kanaldurchmesserverteilung verwendet werden. In beiden Fallen
ergibt sich dann eine enge Verweilzeitverteilung.

Da in der Regel der direkte Kontakt mit Katalysatoren gesundheitsschad-
lich ist, bieten die Waben im Vergleich zu losen Katalysatoren den Vor-
teil, dass Personen die mit ihnen hantieren, weniger aufwandig geschutzt
werden mussen. Der Druckverlust der Waben ist bezogen auf die
Packungshohe in der Regel um ein bis zwei GroRenordnungen geringer
als der einer vergleichbaren Katalysatorschuttung.

In Tabelle 20 sind die geometrischen Parameter der in dieser Arbeit
verwendeten kommerziellen Katalysatortabletten und der Waben ver-
gleichend gegenuber gestellt. Das Oberflachen/Volumen-Verhaltnis
Aceo/Vpackung ISt bei den Waben annahrend doppelt so grof3, wie bei den
Katalysatorschuttungen. Bei den in der Automobilindustrie verwendeten
Waben, mit Kanaldichten von 400 cpsi bis 600 cpsi, liegt dieses Verhalt-
nis sogar bei 2850 m?/m?* bzw. 3450 m?/m?® und ist damit drei- bis viermal
so grol}. Setzt man voraus, dass eine Reaktion in einer Katalysatorschuit-
tung bei vergleichbaren Bedingungen ablauft wie in einer Katalysatorwa-
be, d.h. mit gleicher auf die aktive Oberflache bezogener Verweilzeit und
bei gleicher Temperatur, und dass die Reaktion nicht durch Stofftrans-
portwiderstande limitiert ist, wird aufgrund des hoheren Oberfla-
chen/Volumen-Verhaltnisses Ageo/Vrackung €iN €rheblich geringeres Reak-
torvolumen fur die selbe Leistung bendtigt.
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6 Verfahrensoptimierung

Tabelle 20: Vergleich geometrischer Parameter der in dieser Arbeit verwendeten Katalysator-
waben und -schittungen

verwendete Katalysatorschiittung
Wabe
WGS Methanisierung

Aceo/Vpackung | M3m? 1465 887 781

¥ ~=- 0,65 0,42 0,41

Lwand m 200 10°

dh Kanal m 1,63 107 - —

dkorn m 5107 4,510°
Liorn m 310° 4,510°

6.5 Warmetragermedium

Die Betriebstemperaturen der WGS- und der Methanisierungsstufe
liegen zwischen 200 und 300 °C. Fir eine effektive Temperaturkontrolle
entlang des Reaktors sollte die Temperatur des Warmetragermediums
nahe der gewunschten Katalysatortemperatur liegen [81]. Zum problem-
losen Anfahren des BZH ist es erforderlich, dass das Warmetragermedi-
um noch bei einer Temperatur von ca. 10 °C einsetzbar ist. Andererseits
sollte es ohne Degradation bis 300 °C einsetzbar sein. Damit sich die
Temperatur des Warmtragermediums durch die Aufnahme der abzufuh-
renden Reaktionsenthalpie nicht zu stark andert, sollte dessen Warme-
kapazitat erheblich groRer sein als die des zu kuhlenden Reaktions-
mediums.

Die typischen Warmetragermedien Wasser und Wasserdampf kommen
aufgrund der hohen Temperatur, die erforderlich ist, nicht in Frage. Was-
serdampf ist zwar bis 310 °C einsetzbar, hierfur sind allerdings Drucke
bis 100 bar notwendig, was bei der betrachteten Anwendung aus sicher-
heitstechnischen Aspekten inakzeptabel ist.

FUr den betrachteten Temperaturbereich kommen synthetische und auf
Mineraldl basierende Warmetragermedien in Frage. In Abbildung 40 sind
die Werte der spezifischen Warmekapazitaten ¢, s,e; und der Dichten p
eines synthetischen Warmetragermediums (BP Olex WF 0801, Dibenzyl-
toluolen), eines Warmetragermediums auf MineralGlbasis (Aral Farolin U)
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und von Luft stellvertretend fur das Reaktionsmedium im interessieren-

den Temperaturbereich dargestellt.

Cp,spez. iN Wi(kg K)

Aral Farolin U
| BP Olex WF 0801

7

Luft
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Abbildung 40: Vergleich der Stoffdaten [93] zweier Warmetragermedien (synthetisch (BP Olex WF
0801, Dibenzyltoluolen) und auf MineralGlbasis (Aral Farolin U)) mit denen von Luft. Links: massebe-
zogene Warmekapazitat. Mitte: Dichte. Rechts: Verhaltnis der volumenbezogenen Warmekapazi-

taten

Bei einem Druck von 1 bar ist die volumenbezogene Warmekapazitat
Covoi des Warmetragermediums gegenuber der des Reaktionsmediums
uUber den gesamten Temperaturbereich um 3 Grolkenordnungen hoher
(Abbildung 40 rechts). Somit kann sichergestellt werden, dass es durch
die Aufnahme der Reaktionsenthalpie zu keinem starken Anstieg der
Warmetragertemperatur kommt und dadurch die Temperatur im Reaktor
gut kontrolliert werden kann.
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7 Stromungsmechanische Modellierung der
Wabenreaktoren

Da die Strémungsverhéltnisse einen gro8en Einfluss auf die Verweilzeit-
verteilung und auf die 6értliche Konzentrationsverteilung im Reaktor
haben, wurde die metallische Wabe im Durchstrémungsrohrreaktor
strémungsmechanisch mit dem CFD-Programm FLUENT® [94] model-
liert. Die stromungsmechanischen Modelle wurden durch Vergleich mit
gemessenen Druckverlusten validiert.

7.1 Grundlagen der CFD-Modellierung

Die Modellierung von Stromungsphanomenen, die den Gesetzen der
Kontinuumsmechanik gehorchen, basiert auf der Losung der Massen-,
Impuls- und Energiebilanzen [95][96]. Die rechnerunterstitzte Model-
lierung, auch CFD-Modellierung genannt (Computational Fluid Dyna-
mics), l6st diese Bilanzgleichungen numerisch fur einzelne Volumen-
elemente, in die der vorgegebene Bilanzraum unterteilt wird [97].

7.1.1 Bilanzgleichungen

7.1.1.1 Kontinuitatsgleichung

Die zeitliche Anderung der Masse innerhalb eines Volumenelements
entspricht der Differenz aus eintretenden und austretenden Massen-
stromen. Fur alle drei Raumrichtungen ergibt sich daraus die Kontinui-
tatsgleichung:

dp d(p-u) d(p-v) d(p-w) _
at ox dy 0z

(Gl. 72)

7.1.1.2 Impulsbilanz

Ausgangspunkt ist eine Kraftebilanz fur alle an einem Volumenelement
angreifenden Krafte. Als Krafte wirken Druckkrafte, Reibungskrafte und
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aufgepragte Feldkrafte wie Schwerkraft, elektrische und magnetische
Krafte. Reibungskrafte resultieren aus der Zahigkeit von realen Fluiden
und werden in Normal- und Schubspannungen unterschieden. Einen
Zusammenhang zwischen den Spannungen und der Deformierungsbe-
wegung liefert der Boussinesqg-Ansatz [98]. Unter Berucksichtigung von
Druckkraften, von Normal- und von Schubspannungen sowie der
Schwerkraft ergeben sich die Navier-Stokes-Gleichungen. Fur eine
instationare, laminare und kompressible Stromung lautet diese fur die
x-Richtung [97]:

ou ou v ow dp 0 du 2 -
N R T TR AR e S AN [T [ B V.
p (at-i_u ax+v ay+w aZj fGrav x+ |:l[l ( 3 ( v)j|

22 )], 2 (2, 2)
8y'u ox dy az'u dz ox

7.1.1.3 Energiebilanz

Der thermische Energieinhalt eines Volumenelements kann einerseits
durch konvektive und konduktive Transportvorgange, anderseits durch
Quell- oder Senkenterme geandert werden. Als Quellterm wird hier nur
die Warmetonung einer exothermen chemischen Reaktion berucksich-
tigt. Die Energiebilanz lautet in differentieller Schreibweise:

w:_v(p.cp.v-T)—V(—/I-VT)+p-uneu (GI. 74)

7.1.1.4 Diskretisierung

Da die meisten der hier benutzten Differentialgleichungen nicht analy-
tisch gelost werden kdnnen, werden sie fur eine numerische Losung in
algebraische Gleichungen umgewandelt. Dazu werden fur den zu be-
trachtenden Bilanzraum Stutzstellen generiert, an denen spater die alge-
braischen Gleichungen geldst werden. FLUENT® verwendet das Finite-
Volumen-Verfahren zur Diskretisierung, bei dem die Bilanzgleichungen
uber die jeweiligen Volumenelemente integriert werden. Fur die Energie-
gleichung im stationaren Fall ergibt sich:
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[divip-c,-T)-av =[div(A-grad(T))-dV + [ p-qg, - dV (Gl. 75)
V 14 V

Die Volumenintegrale fur die beiden Transportterme werden mit dem
Satz von Gaul} in Oberflachenintegrale umgewandelt [97].

7.1.1.5 CFD-Programm FLUENT®

Die Modellierung mit Hilfe von CFD-Programmen gliedert sich in folgen-
de drei Schritte:

|. Preprocessing
lI. Simulation
lll. Postprocessing

Beim Preprocessing wird zunachst die Geometrie des zu betrachtenden
Berechnungsgebiets erstellt, danach erfolgt die Vernetzung, d.h. die Auf-
teilung des Berechnungsgebiets in diskrete Teilbereiche. Diese Arbeits-
schritte werden mit dem Programm GAMBIT® durchgefiihrt [99]. An-
schlieRend werden die Geometrie samt Rechennetz in FLUENT® einge-
lesen, die anzuwendenden Berechnungsmodelle und Randbedingungen
ausgewahlt und die Berechnung durchgefiihrt. In FLUENT® stehen zwei
Gleichungsloser (coupled, segregated) zur Auswahl, die die zu I6senden
Bilanzgleichungen nacheinander oder parallel losen. Zudem lasst
sich die Genauigkeit der Rechnung mit verschiedenen Methoden
erhdhen [100]. Eine Berechnung gilt als konvergiert, wenn die Ander-
ungen der berechneten Grof3en mit fortschreitender lterationszahl aus-
reichend klein sind. Im abschlieBenden Postprocessing werden die
berechneten Ergebnisse visualisiert. Es bestehen unterschiedliche
Maoglichkeiten, die berechneten Ergebnisse darzustellen. Beispiele sind
Kontur- oder Stromliniendarstellungen sowie Kurvenverlaufe an be-
stimmten Schnittflachen im Bilanzraum. Im Folgenden werden die Vor-
gehensweise bei der Modellerstellung und die Ergebnisse der Stro-
mungssimulation fur die metallische Wabe im Durchstromungsreaktor
dargestellt.
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7.2 CFD-Modellierung der metallischen Wabe

7.2.1 Geometrie- und Netzgenerierung

Es wurden zwei CFD-Modelle des Wabentragers erstellt. Beim ersten
Modell mit einer ,abstrahierten Geometrie® wurden die Stirnseiten der
Kanale durch Dreiecke angenahert. Hierdurch wird eine geschlossene,
symmetrische Geometrie erhalten, was Vorteile bei der Vernetzung und
bzgl. einer kurzeren Rechenzeit bietet (Abbildung 41 Mitte).

Abbildung 41: Gegeniberstellung der in den CFD-Modellen benutzten Geometrien des Wabentra-
gers. Links: Photo der Stirnseite des Wabentragers. Mitte: Modell ,abstrahierte Geometrie“. Rechts:
Modell ,detaillierte Geometrie*

Die ,detaillierte Geometrie” des zweiten Modells wurde ausgehend von
einem Photo der Stirnseite des Wabentragers entwickelt (Abbildung 42).
Hierzu wurde mit Hilfe eines Graphikprogramms das Photo in ein
schwarz/weild Bild konvertiert. Daraus wurden Bilder mit verschiedenen
Auflésungen generiert.
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Hochaufgelostes Verschiedene Aui‘lésungen Preprocessing: Einlesen
Photo der Stirnseite des Datensatzes
(GAMBIT®)

’
./,

i
i’

Gleichungsloser: Auswahl der physikalischen Preprocessing: Generierung
Modelle, Vorgabe der Randbedingungen (FLUENT®) der 3D-Geometrie (GAMBIT®)

Abbildung 42: Vorgehensweise der Geometrieerstellung fir das Modell ,detaillierte Geometrie®

Es musste ein Kompromiss zwischen notwendiger Auflésung und ver-
tretbarer Rechenzeit gefunden werden (Anhang D.1). Das aus dem Pho-
to abgeleitete Bild wurde in einen binaren Datensatz und dann in ein fur
den Preprocessor (GAMBIT®) lesbares Format umgewandelt. Nach dem
Einlesen erhalt man ein zweidimensionales Abbild der Stirnseite des
Wabentragers. Dieses wird in Kopie als ruckwartige Stirnseite verwen-
det. Durch Verbinden der beiden Stirnseiten wird ein Volumen erhalten,
welches anschlieRend strukturiert vernetzt wurde [70].

7.2.2 Simulationsergebnisse — Druckverlust

Fiir die CFD-Simulation wurde das in FLUENT® zur Verfiigung stehende
Modell far laminare Stromung ausgewahlt. Als Fluid wurde Luft ver-
wendet. Der Volumenstrom wurde in einem Bereich von 10 bis 1250 I/h
variiert, entsprechend einer GHSV von 130 bis 16340 h™.

Die Stromungssimulationen wurden bzgl. des Druckverlusts, der durch
die Wabe verursacht wird, ausgewertet. Die aus den CFD-Simulationen
ermittelten Druckverluste des ersten Modells ,abstrahierte Geometrie®
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wurden mit einer einfachen Abschatzung verglichen. Hierbei wurde der
Druckverlust mit

Ap={(Re)— - u (G. 76)

abgeschatzt. Aufgrund dessen, dass bei den vorliegenden Bedingungen
die Reynoldszahlen fur die Stromung in den Kanalen bei maximal 65
liegt, kann von einer laminaren Stromung ausgegangen und der Wider-
standbeiwert mit

_64

£= - (Gl. 77)

berechnet werden. Die mit dem Modell ,abstrahierte Geometrie” berech-
neten Druckverluste stimmen sehr gut mit denen aus der einfachen Ab-
schatzung uberein (Abbildung 43).

Beim Vergleich mit gemessenen Druckverlusten ergeben sich allerdings
extreme Abweichungen. Gemessen wurde der Druckverlust in dem in
Abbildung 13 gezeigten Durchstromungsrohrreaktor (ohne Quarzwolle
und ohne Siliziumcarbidschuttung) als Differenzdruck zwischen Ein- und
Ausgang des Rohres. Zur Messung wurde ein U-Rohrmanometer
verwendet. Es wurden bei gleichem Volumenstrom der Differenzdruck
mit und ohne eingebauter Wabe gemessen. Es wurde gemutmaldt, dass
die Differenz dieser beiden Differenzdricke der Druckverlust der Wabe
ist und somit dem berechneten Druckverlust entspricht. Dies war
allerdings nicht der Fall. Daher wurde im nachsten Schritt das CFD-
Modell ,abstrahierte Geometrie® um den Durchstromungsrohrreaktor
erweitert. Am Einlass des Durchstromungsrohres treten
Reynoldszahlen bis 15.500 auf. Daher wurde bei den Simulationen fur
das Rohr das in FLUENT® zur Verfiigung stehende Standard k-eModell
fur turbulente Stromungen verwendet. Die Simulationsergebnisse
wurden wie die Experimente ausgewertet, d.h., der Druckverlust ist die
Differenz der Druckverluste mit und ohne eingebaute Wabe im
Durchstromungsrohrreaktor. Tendenziell konnten die Druckverluste
besser beschrieben werden. Aufgrund der weiterhin grof3en quantitativen
Abweichung zwischen Experiment und Simulation wurde das Modell
,detaillierte Geometrie“ entwickelt. Wie der Vergleich der Ergebnisse
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zeigt, konnten damit die Messwerte befriedigend wiedergegeben werden
(Abbildung 43).

80
70
60 - Messungen
© 50 -@- CFD-Modell ,detaillierte Geometrie*
o mit Durchstrémungsrohrreaktor
c
a 40
< 30
-@- CFD-Modell ,abstrahierte Geometrie”
20+ mit Durchstrémungsreaktor
@ CFD-Modell ,abstrahierte Geometrie*
10
% Abschétzung
0 : : . .
0 250 500 750 1000

Y@y, in I/h

Abbildung 43: Validierung der CFD-Modelle iber den Vergleich von berechneten und gemessenen
Druckverlusten [70]

7.2.3 Simulationsergebnisse — Stromungsfeld

Das Modell ,detaillierte Geometrie® wurde um die Modellierung der
Stromung vor bzw. nach der Wabe, also um den An- und den Abstréom-
bereich erweitert. Es wurde das Standard k-eModell zur Beschreibung
der Fluiddynamik verwendet. Bei der vorgegebenen Leerrohrgeschwin-
digkeit von 0,15 m/s liegen die Reynoldszahlen bei den unterschiedlich
groRen Kanalen zwischen 2 und 120. Durch die nicht zu vernach-
lassigende Dicke der Kanalwande kommt es vor der Wabe aufgrund des
Staudrucks zu einer Ausrichtung des Stromungsfeldes. Es ist deutlich
eine hohere Geschwindigkeit in den beiden grofden Kanalen der Wabe
zu erkennen wie auch in deren An- und Abstrombereichen. Der durch die
Wabe verursachte Druckverlust liegt bei den genannten Bedingungen
bei 10 Pa (0,1 mbar).
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Abbildung 44: Modell ,detaillierte Geometrie* mit Anstrdm- und Abstrombereich
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8 Simulation: Kopplung der beiden
CO-Entfernungsstufen

Im Folgenden werden die Auswirkungen verschiedener Varianten der
Temperaturfiihrung bei der WGS- und bei der Methanisierungs-Stufe auf
die bendtigten Reaktorldngen und auf die Produktgaszusammensetz-
ungen betrachtet. Hierzu wurden, unter Verwendung der in dieser Arbeit
ermittelten kinetischen Parameter, Modellrechnungen durchgefihrt.

Bei der Auslegung der Isothermreaktoren wurde davon ausgegangen,
dass die freiwerdende Reaktionsenthalpie ideal abgefuhrt werden kann,
d.h. dass die axialen Temperaturverlaufe aller Kanale des Wabenreak-
tors identisch sind und es in den Kanalen und in der Wabe keine radialen
Temperaturgradienten gibt. Des Weiteren wird eine homogene Katalysa-
torbeschichtung der Kanalwand zugrunde gelegt. Die Kanalquerschnitts-
flache wird als kreisformig angenommen. Mit den vorgenommenen An-
nahmen sind die Temperatur-, Druck-, und Konzentrationsverlaufe fur
alle Kanale unter der Voraussetzung, dass die jeweilige Verweilzeit
gleich ist, identisch. Die Menge an Katalysator, die sich in einem Kanal
befindet, wird durch die Katalysatorbeladung S, ausgedruckt.

Diese wird als Quotient aus aufgebrachter Katalysatormasse und freiem
Kanalvolumen definiert. Die Schichtdicke der Katalysatorbeschichtung
soll 50 uym betragen. Die Dichte der Katalysatorschicht soll gleich der
in dieser Arbeit verwendeten kommerziellen Katalysatortabletten
(ca. 3000 kg/m?) sein.

MEKat Wabe MEKat Wabe _ Mgat Kanal
- R R (Gl. 78)
Leerraum,Wabe V- Awabe " Lwabe Kanal

m  _
SKat -

Der freie Durchmesser des Kanals dkana betragt fur beide Reaktionsstu-
fen 1 mm. Als weitere Randbedingung wird die Stromungsgeschwindig-
keit am Eintritt des WGS-Reaktors auf 0,5 m/s bei einem Druck von
1 bar und einer Temperatur von 200 °C festgelegt. Zur Beschreibung des
Reaktors wird das Modell eines idealen Stromungsrohrreaktors ange-
wendet. Diese Annahme ist uUber die GroRe der Bodenstein-Zahl
der Kanalstromung Bokana >> 100 gerechtfertigt (Abbildung 39). In
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Tabelle 21 sind die der Reaktormodellierung zugrunde gelegten Para-
meter zusammengefasst.

Tabelle 21: Der Reaktormodellierung zugrunde gelegte Parameter

Kanaldurchmesser dkana in mm 1
Stromungsgeschwindigkeit in m/s 0,5 (bei 200°C)
Betriebsdruck in bar 1
Katalysatorbeladung Sy, in kg/m? "~ 500

** WGS: Mkat = Mcuwzno + Mao3

Methanisierung: Mkat = Mgy + Maros

Als Katalysatoren werden die in dieser Arbeit getesteten kommerziellen
Katalysatoren Cu/ZnO/Al,O; fur die WGS und Ru/Al,O; fur die selektive
CO-Methanisierung betrachtet. Deren Reaktionsgeschwindigkeiten
werden mit den in dieser Arbeit verwendeten mathematischen Ansatzen
und den experimentell bestimmten kinetischen Parametern beschrieben.
Fur die WGS-Stufe wird der Ansatz nach Moe, mit den in Tabelle 17
ermittelten und gelisteten kinetischen Parametern, und fur die Methan-
isierungsstufe das Differenzialgleichungssystem aus Kapitel 5.9.2, mit
den dort ermittelten Parametern, verwendet.

8.1 Isothermreaktoren

Bei der Modellierung der Isothermreaktoren wird davon ausgegangen,
dass die Temperaturen in der WGS- und in der Methanisierungsstufe
gleich sind, wodurch auf einen Warmeubertrager zwischen den beiden
Reaktoren verzichtet werden kann. Der untere Wert des relevanten
Temperaturbereichs ergibt sich aus dem Umstand, dass die
Cu/ZnO/Al,O3-Katalysatoren erst ab einer Temperatur von 200 °C eine
ausreichende Aktivitat besitzen, der obere durch die thermische Stabilitat
des Katalysators, die sich direkt auf die Standzeit auswirkt. Der maximal
erreichbare Umsatz der WGS-Reaktion ist im betrachteten Temperatur-
bereich durch das thermodynamische Gleichgewicht limitiert. Als
Abbruchkriterium fur die Simulationen der Isothermreaktoren fur die
WGS-Reaktion wurde das Erreichen der Kurve der maximalen Raum-
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Zeit-Ausbeute bei der jeweiligen Reaktionstemperatur verwendet (siehe
Kapitel 6.1.1).

Der durch dieses Abbruchkriterium erreichbare Umsatz unterscheidet
sich im betrachteten Temperaturbereich vom Gleichgewichtsumsatz um
3 bis 4 Prozentpunkte (Tabelle 22).

Tabelle 22: Vergleich der erreichbaren Umsatze in der WGS-Stufe beim Erreichen der Kurve
maximaler Raum-Zeit-Ausbeute und beim Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts

=200 °C =270 °C
Umsatz in % 95 86
Max. Umsatz_ in % 98 90

" Umsatz beim Erreichen der Kurve maximaler Raum-Zeit-Ausbeute

** Umsatz beim Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts

Die Methanisierungsreaktion wird bis zum Erreichen einer CO-
Konzentration im trockenen Prozessgas von 20 ppm betrieben, wie sie
fur die PEM-Brennstoffzelle ausreicht. In Abbildung 45 sind die mit den in
Tabelle 21 gelisteten Annahmen berechneten Reaktorlangen dargestellt.
Aufgrund der exponentiellen Temperaturabhangigkeit der Reaktionsge-
schwindigkeit nimmt die fur die WGS-Stufe bendtigte Reaktorlange
exponentiell mit der Temperatur ab. Wegen der thermodynamischen
Limitierung der WGS-Reaktion nimmt dort allerdings der erreichbare
Umsatz ebenfalls mit zunehmender Temperatur ab, was zur Folge hat,
dass in der Methanisierungsstufe mehr CO umgesetzt werden muss, um
die geforderte CO-Konzentration im Produktgas zu erreichen. Hierdurch
kommt es zu einer Zunahme der benotigten Reaktorlange in der Methan-
isierungsstufe. Dieser Effekt wird allerdings durch die Zunahme der Re-
aktionsgeschwindigkeit aufgrund hoherer Reaktoreingangstemperaturen
uberkompensiert.
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Abbildung 45: Bendtigte Reaktorlangen der WGS- und der Methanisierungsstufe fiir die Brenngas-
konditionierung. Reaktionsbedingungen: isotherm, p = 1 bar, ycoo = 9,24, Ycrao = 0,48, Yco20 = 7,36,
Y20 = 55,56, Y200 = 27,36 (jeweils %), sieche Tabelle 21. Abbruchkriterien: WGS-Stufe: Erreichen der
Kurve der maximalen Raum-Zeit-Ausbeute, Methanisierungsstufe: Erreichen von yco trocken = 20 ppm

Der Einfluss des Temperaturniveaus auf die trockene Produktgaszu-
sammensetzung ist in Abbildung 46 dargestellt. Der Unterschied der
Wasserstoffendkonzentration zwischen der niedrigsten (200 °C) und der
hochsten (270 °C) Temperatur ist mit 1 Prozentpunkt verhaltnismallig
gering (Abbildung 46). Die leichte Stoffmengenabnahme beim Ubergang
von einer niedrigen zu einer hoheren Temperatur hat einen nur noch ge-
ringen Einfluss. Der Einbulle an Wasserstoff bei 270 °C gegenuber
200 °C steht ein Uberproportional ca. 4,5-fach kurzerer Reaktor gegen-
uber, wodurch der Druckverlust etwa im gleichen Verhaltnis abnimmt
(Abbildung 47). Bei einer Betriebstemperatur von 260 °C wird ein Mini-
mum des Druckverlusts in der Methanisierungsstufe durchlaufen. Zwar
ist die Reaktorlange gegenuber der bei einer Betriebstemperatur von
270 °C etwas groler, aber aufgrund der mit der Temperatur ansteigen-
den dynamischen Viskositat, die den Druckverlust proportional beein-
flusst, steigt dieser beim Ubergang zu der héheren Temperatur wieder
an. Der Druckverlust im WGS-Reaktor nimmt dagegen monoton mit zu-
nehmender Temperatur ab.
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Abbildung 46: Zusammensetzung des trockenen Produktgases nach der Methanisierungsstufe in
Abhangigkeit der Temperatur. Die CO-Konzentration ist jeweils mit 20 ppm fixiert

Weil bei 260 °C und bei 270 °C der Druckverlust annahernd gleich ist,
aber mit abnehmender Reaktionstemperatur die Standzeit des Katalysa-
tors wegen verringerter Rekristallisations- und Sintervorgange zunimmt
und sich hierdurch fur die betrachtete Anwendung eines PEM-BZH lan-
gere Wartungsintervalle ergeben, ist eine Betriebsfuhrung bei 260 °C,
trotz einer etwas groReren Reaktorlange als bei 270 °C, zu bevorzugen.
Die Gesamtlange des Isothermreaktors betragt bei einer Betriebstempe-
ratur von 260 °C ca. 725 mm.
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Abbildung 47: Indirekter Einfluss der Reaktionstemperatur (Uber die resultierende Reaktorlange) auf
den Druckverlust

Die technische Realisierung dieser Reaktionsfuhrung konnte wie in
Abbildung 33 mitte und rechts dargestellt aussehen.

8.2 Adiabate Reaktoren

Der Einsatz adiabater Reaktoren fuhrt zu einer alternativen Temperatur-
fuhrung. Weil die Reaktionsenthalpie nicht aus dem Reaktor abgefihrt
wird, kommt es zu einer Erhohung der Prozessgastemperatur. Voraus-
gesetzt die Zusammensetzung des Reaktionsmediums ist weit genug
von der thermodynamischen Gleichgewichtszusammensetzung entfernt,
fuhrt diese Temperaturerhdhung zu einer Zunahme der Reak-
tionsgeschwindigkeit.

Bei den Modellrechnungen wurde davon ausgegangen, dass das Pro-
zessgas mit einer Temperatur von 200 °C in den Reaktor eintritt. Die
Reaktion wird bis zum Erreichen der vom Katalysator maximal tolerier-
baren Temperatur von 270 °C betrieben. Daran schliel3t sich eine Zwi-
schenkuhlung des Prozessgases auf 200 °C an. Mit dieser Temperatur
tritt das Gas im Fall einer zweistufigen WGS in den zweiten Reaktor ein.
Wie aus Abbildung 48 zu entnehmen ist, steigt mit zunehmender Tempe-
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ratur der erreichbare Gesamtumsatz des WGS-Reaktors. Die maximal
erreichbare Endtemperatur der 2. WGS-Stufe ist durch die maximal
adiabate Temperaturerhohung gegeben. Diese liegt im betrachteten Fall
bei 41 K.
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Abbildung 48: Vergleich der erreichbaren Umséatze in einem einstufigen WGS-Reaktor und in einem
zweistufigen in Abhangigkeit von der Endtemperatur der zweiten Stufe

Der im zweistufigen WGS-Reaktor erreichbare Gesamtumsatz ist um
34 Prozentpunkte gegenuber dem einstufigen hoher.

Fur die zweite WGS-Stufe stellt sich die Frage nach der geeigneten
Abbruchtemperatur. Im Prinzip konnte wie schon oben erwahnt die Re-
aktion bis zum Erreichen der maximalen adiabaten Temperaturerhohung
betrieben werden. Allerdings stellt sich diese erst beim Erreichen der
thermodynamischen Gleichgewichtskonzentration ein, wobei wegen des
abnehmenden CO-Anteils im Prozessgas die Reaktionsgeschwindigkeit
gegen Null und die erforderliche Reaktorlange gegen unendlich streben
musste.

Bei den Modellrechnungen wurde festgelegt, dass die Gaseintrittstempe-
ratur der Methanisierungsstufe gleich der Austrittstemperatur der zweiten
WGS-Stufe ist, wodurch auf einen Warmeubertrager zwischen den
beiden Reaktoren verzichtet werden kann. Als Abbruchkriterium fur die
Berechnung der Lange der Methanisierungsstufe wurde wieder eine
CO-Endkonzentration von 20 ppm CO im trockenen Prozessgas
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8 Simulation: Kopplung der beiden CO-Entfernungsstufen

gewahlt. Die hinsichtlich einer moglichst kurzen Reaktorlange optimale
Endtemperatur in der zweiten WGS-Stufe liegt bei 235 °C (siehe
Abbildung 49). Die sich bei dieser Konfiguration ergebende Reaktorlange
betragt ca.1300 mm.
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=
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L 1500 -
% 225 -> 230°C 240 -> 242°C
235 -> 238°C
500 -

200 -> 270°C

0 200 -> 270°C 200 -> 270°C 200 -> 270°C
T T

2.1 2.2 2.3 2.4
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Abbildung 49: Einfluss der Endtemperatur der zweiten WGS-Stufe bei einer adiabaten Reaktions-
fuhrung mit jeweiliger Zwischenkiihlung auf die Gesamtlange der CO-Entfernungseinheit

Diese Reaktionsfuhrung konnte durch einen Hordenreaktor, wie er in
Abbildung 33 links dargestellt ist, realisiert werden.

8.3 Optimale Temperaturfiihrung

Unter der optimalen Temperaturfiuhrung des WGS-Reaktors soll hier ein
Reaktor verstanden werden, der bei einem noch technisch sinnvollen
maximalen Umsatzgrad die kleinste Baulange besitzt. Als Referenz fur
den maximal erreichbaren Umsatzgrad soll der in Kapitel 8.1 diskutierte
Isothermreaktor bei 200 °C dienen. Die hochste Umsatzgeschwindigkeit
wird im Isothermreaktor bei 270 °C erreicht.

In den Reaktor mit der optimalen Temperaturfuhrung tritt deshalb das
Gas mit 270 °C ein und wird isotherm gekuhlt bis zum Erreichen der
Kurve der maximalen Raum-Zeit-Ausbeute. Daran schliel3t sich eine
sukzessive Absenkung der Temperatur entlang der Kurve der maximalen
Raum-Zeit-Ausbeute bis zum Erreichen der Endtemperatur von 200 °C
an (Abbildung 50).
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Abbildung 50: Optimale axiale Temperaturfiihrung des WGS-Reaktors

Hypothetisch kann ein solcher Reaktor durch eine Aneinanderreihung
von zunachst einem und dann sehr vielen Isothermreaktoren mit ent-
sprechenden Temperaturen zum Aufpragen des Temperaturprofils auf-
gefasst werden. Aufgrund des apparativ hohen Aufwands hat der opti-
male Reaktor keine Relevanz fur die Praxis, kann aber zur Bewertung
anderer Losungen dienen.
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Abbildung 51: Vergleich der Reaktorlangen des optimalen und des Isothermreaktors bei gleichem
Umsatzgrad
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8 Simulation: Kopplung der beiden CO-Entfernungsstufen

Abbildung 51 zeigt, dass bei gleichem Umsatzgrad von 0,95 der Reaktor
mit der optimalen Temperaturfuhrung 2,3 Mal kurzer ist als der Isotherm-
reaktor (200 °C).

8.4 Bewertung der Temperaturfihrung

Der Reaktor mit der optimalen TemperaturfiUhrung erscheint auf den ers-
ten Blick als eine interessante Optimierungsoption, um den maximalen
Umsatz zu erreichen. Bei genauer Betrachtung stellt sich allerdings her-
aus, dass der apparative Aufwand zur Realisierung in keinem sinnvollen
Verhaltnis zur dadurch zusatzlich erreichbaren Wasserstoffkonzentration
steht. Die erreichbare Wasserstoffkonzentration im trockenen Prozess-
gas ist beim Isothermreaktor (260 °C) nur etwa einen Prozentpunkt
(0,79) niedriger. Die notwendige Reaktorlange des Isothermreaktors
(260 °C) betragt 256 mm (Abbildung 45) und ist damit gerade mal etwa
ein Drittel des Reaktors mit der optimalen Temperaturfuhrung (799 mm),
wodurch der verursachte Druckverlust ebenfalls nur ein Drittel betragt.

Die Reaktorlange des am besten geeigneten Isothermreaktors (260 °C)
liegt etwa bei der Halfte des besten adiabaten Reaktors (Variante 2.3 in
Abbildung 49) (725 mm im Vergleich zu 1300 mm). Die jeweils erreich-
baren Produktgaszusammensetzungen unterscheiden sich nur marginal,
wie Abbildung 52 zeigt. Der Unterschied liegt in der Groldenordnung der
Rechengenauigkeit.
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Abbildung 52: Vergleich der Produktgaszusammensetzungen (trocken) des am besten geeigneten
Isothermreaktors und des adiabaten Reaktors. Die CO-Endkonzentration betragt 20 ppm

FUr die betrachtete Anwendung einer CO-Entfernungseinheit innerhalb
der Brenngaskonditionierung einer PEM-BZH sind sowohl der adiabate
als auch der Isothermreaktor geeignet. Der Isothermreaktor ist schon
wegen des geringeren apparativen Aufwands — es ist keine Zwischen-
kihlung notwendig — gegentber dem adiabaten Reaktor zu favorisieren.
Mit Hilfe der Metallwabentrager lasst sich ein naherungsweise iso-
thermer Reaktor mit vertretbarem Aufwand realisieren (siehe Kap. 6.1.2).
Durch Erhohung der Anzahl der Reaktionsrohre (Katalysatorwaben)
kann der Reaktor an eine beliebig hohe Leistung angepasst werden.
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9 Zusammenfassung

Ziel der Arbeit war es, Moglichkeiten zur Druckverlustreduzierung im
Brenngaskonditionierungsteil eines stationaren PEM-Brennstoffzellen-
heizsystems aufzuzeigen. In diesem Zusammenhang sollte das Potential
metallischer Wabentrager naher untersucht werden.

Katalysatorauswahl

Es wurden metallische Katalysatorwaben mit den in einer Vorauswahl
gefundenen Systemen Au/CeQO,, Pt/CeO,, Ru und Cu/ZnO auf ihr CO-
Umsatzverhalten bei den Betriebsbedingungen eines Brennstoffzellen-
heizsystems untersucht. Es zeigte sich, dass der Cu/ZnO-Katalysator die
hochste CO-Umsatzaktivitat bei einer gleichzeitig sehr hohen Selektivitat
bzgl. der WGS-Reaktion aufweist. Zugleich hat dieses System noch
Potential fur eine weitere Aktivitatssteigerung durch katalysator-
technische Optimierungsarbeiten. Ein Nachteil ist die notwendige
Aktivierung der Cu/ZnO-Katalysatoren vor deren Einsatz. Diese ist
allerdings auch bei den Gold-Katalysatoren notwendig. Fur die
industrielle  Anwendung gibt es vorreduzierte und stabilisierte
Cu/ZnO/Al,O3-Katalysatoren, wodurch eine Vorbehandlung des
Katalysators im System entfallen konnte [18]. Dem pyrophoren Verhalten
des heilden Katalysators beim Kontakt mit Luftsauerstoff, womit beim An-
und Abfahren des PEM-Brennstoffzellenheizsystems zu rechnen ist,
kann durch verfahrenstechnische MalRnahmen, wie dem Inertisieren des
Systems mit unreformiertem Erdgas entgegengewirkt werden. Eine
aussichtsreiche Alternative zu Cu/ZnO/Al,O5 kdonnte Pt/CeO, sein.

Potential metallischer Waben

Im Vergleich mit herkdbmmlichen Katalysatorschuttungen kann bei Wa-
benreaktoren mit einem um ein bis zwei GroRenordnungen tiefer liegen-
den Druckverlust beigleicher Schutthohe gerechnet werden (bei glei-
chem Oberflachen- zu Volumenverhaltnis).



9 Zusammenfassung

Weitere Vorteile der metallischen Katalysatorwaben liegen in ihrer bes-
seren Warmeleitfahigkeit. Aufgrund der Geometrie des Katalysatortra-
gers kann die Reaktionswarme, die in der Katalysatorschicht frei wird,
schnell und effektiv durch das Wabenmaterial abgefuhrt werden. Durch
Optimieren der Kanaldurchmessergrofden und Verwendung besser lei-
tender Materialien ist eine weitere Effizienzsteigerung zu erwarten. Allein
durch den Ersatz des verwendeten Wabenmaterials durch Kupfer wird
die effektive Warmeleitfahigkeit um 2 bis 3 GrolRenordnungen gesteigert.

Hinsichtlich der Temperaturfuhrung bietet die geometrische Struktur der
Waben auch Vorzuge. Es sind verschiedene Warmeubertragerkonfigura-
tionen denkbar, wie z.B. eine Kuhlung Uber den Aulienmantel und/oder
durch Einbringung von Kuhlkanalen in die Wabenstruktur. Beide Konfigu-
rationen haben Ahnlichkeiten mit Rohrblindelwarmeibertagern bzw. -
reaktoren. Eine weitere Moglichkeit besteht darin, ahnlich wie bei einem
Hordenreaktor, zwischen zwei Reaktionswaben eine Zwischenkihlung
vorzusehen.

Beim Einsatz metallischer Wabentrager ist auf eine schmale Verteilung
der Wabenkanaldurchmesser zu achten, da die Gasverweilzeiten in allen
Kanalen moglichst gleich sein sollten, um einen hohen Umsatzgrad rea-
lisieren zu kdnnen.

Reaktionsfuhrung

Um die Auswirkungen verschiedener Temperaturfuhrungen entlang des
Reaktors auf den CO-Umsatz vergleichen und bewerten zu konnen,
wurden ausgewahlte Varianten basierend auf den experimentell ermittel-
ten Reaktionskinetiken simuliert. Dadurch, dass die Temperatur am Aus-
gang des WGS- und am Eingang des Methanisierungsreaktors gleich
gehalten wurde, konnte auf einen Warmeubertrager zwischen den Reak-
toren verzichtet werden. Fur die Simulationen wurden die Reaktormodel-
le des WGS- und des Methanisierungsreaktor miteinander gekoppelt. Bei
gleichen Randbedingungen wurden die Reaktorlangen und die Produkt-
gaszusammensetzungen von isothermen, adiabaten und ,optimalen®
(der Reaktionskinetik angepasste Temperatur) Betriebsweisen unter-
schiedlicher Temperaturniveaus miteinander verglichen.
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9 Zusammenfassung

Aufgrund der Simulationsergebnisse wird unter Berlcksichtigung der
Einsatzbereiche der Katalysatoren und der erreichbaren Wasserstoff-
konzentration im Produktgas eine isotherme Betriebsweise beider Reak-
toren zwischen 240 und 260 °C vorgeschlagen. Letzteres Temperatur-
niveau bietet den Vorteil eines um ca. 30 % reduzierten Reaktor-
volumens. Dabei ist allerdings noch zu untersuchen, inwieweit die
Katalysatorstandzeit durch die hohere Temperatur beeintrachtigt wird.
Die in aktuellen Brennstoffzellensystemen eingesetzten Reaktoren
werden bei 240 °C betrieben [11]. Der Gesamtdruckverlust liegt im vor-
geschlagenen Betriebsbereich bei weniger als 4 mbar fur die gesamte
CO-Entfernungseinheit.

Schlussfolgerung

Metallische Wabenreaktoren stellen durch den relativ geringen Druck-
verlust fur die betrachtete Anwendung eine interessante Alternative zu
herkdmmlichen Katalysatorschuttungen dar. Durch ihren Einsatz kann
auf eine Kompression des Prozessgases verzichtet werden. Hierdurch
verringert sich der parasitare Energieverbrauch, und somit steigt der
Gesamtwirkungsgrad des PEM-Brennstoffzellenheizsystems.

Durch den Einsatz von metallischen Wabenreaktoren, die mit
Cu/zZnO/Al,O3 als Katalysator fur die WGS-Reaktion beschichtet sind, ist
es moglich, auf die HTS-Stufe zu verzichten. Hierdurch entfallen ein
Reaktor und ein Warmeubertrager. Die Austrittstemperatur des WGS-
Reaktors liegt im Betriebsfenster des fur die Feinreinigung eingesetzten
Methanisierungs-Katalysators, wodurch nochmals auf einen Warme-
ubertrager verzichtet werden kann. Die sich im Vergleich zum Aus-
gangsprozess ergebenden Vereinfachungen sind in Abbildung 53 darge-
stellt.

H,O i
Erdgas —{ Adsorber = DR "@" HTS ‘@V LTS »@-»SelMeth—» Brenngas
H,O —l

Erdgas —» DR *@* ZnO P LTS pSelMeth.— Brenngas

Abbildung 53: Vereinfachung des Prozesses der Brenngasbereitstellung fiir ein PEM-BZH. Oben: Ver-
fahren zu Beginn. Unten: vereinfachtes Verfahren
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A Erganzungen zur Versuchsapparatur

A.1 Verwendete Gase

Fur alle Versuche wurden handelsubliche Gase mit definierten Reinhei-
ten verwendet. Die Einzelheiten sind Tabelle 23 zu entnehmen.

Tabelle 23:Verwendete Gase und deren Verunreinigungen

Gas Reinheit in Vol.-% Verunreinigungen in ppm

CO (4.7) = 99,997 N, < 10; O, <5 ; H; < 1; CH,<2; H,O < 3;
Ar<7;C0O,; <1

CO, (4.5) > 99,995 H,O <5; 0,<25; CiH, <1; N, <25; CO < 1

CH, (4.5) > 99,995 N, <20; O, <2; H,0<5;CO,<5; CiH, <20

H, (5.0) = 99,999 N, < 5 O, < 1; HO < 5; CH, < 0,1;
CO, CO, <011

Synthetische | =2 99,9997 H.O < 2; CH, < 0,05, CO, CO, < 0,1;

Luft (20,5 +/- % O in NOx < 0,01; SO, < 0,005; H,S < 0,005

79,5 +/- 0,5 % Ny)

A.2 Analytik

Im Folgenden sind die technischen Daten des verwendeten
CO/CO,/CH4/H,-Messgerates dargestellt.

Tabelle 24: Daten der verwendeten Messgerate

Komponente Messprinzip/Hersteller Messbereich in Vol.-%
CO 0 - 0,0005
0 - 0,002
0-0,02
0-0,2
Infrarotmessgerat (nichtdispersiv) 0-25
Hartmann & Braun Uras 14 0-25
CO; 0-0,25
0-25
CH, 0-1
0-10
H, Warmeleitfahigkeitsdetektor 0-50

Hartmann & Braun Caldos 17 0-100
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A.3 Ableitung der Eduktgaszusammensetzung fur die
WGS-Reaktion

Fir die experimentellen Untersuchungen sowie fur die Modellierung des
WGS-Reaktors musste die Zusammensetzung eines Eduktgases defi-
niert werden. Die Zusammensetzung wurde generiert, indem ausgehend
von den Zusammensetzungen der zwei in Deutschland weitflachig ver-
teilten Erdgase Russland und Nordsee Il die jeweilige thermodyna-
mische Gleichgewichtszusammensetzung bei der Dampfreformierung als
Funktion der Temperatur berechnet wurde. Die bei der Dampfreformie-
rung verwendeten Katalysatoren neigen zur Verkokung. Daher wird im
industriellen Prozess ein Wasser/Kohlenstoff-Stoffmengenverhaltnis von
3 bis 3,5 eingestellt [101]. Fur die thermodynamischen Berechnungen
wurde von einem Wasser/Kohlenstoff-Stoffmengenverhaltnis von 3 und
von einem Betrieb des Prozesses bei 1 bar ausgegangen. Bei diesen
Betriebsbedingungen wird die hochste Wasserstoffausbeute bei einer
Temperatur von ca. 700 °C erreicht (Abbildung 54).

In Tabelle 25 sind die Zusammensetzungen einiger der in Deutschland
flachendeckend verteilten Erdgase aufgelistet.

Tabelle 25: Zusammensetzung der am haufigsten in Deutschland verteilten Erdgase [10]

CH4 CzHs CsHs CsH1o CO, N,
in % in % in % in % in % in %
Russland 98,3 0,5 0,2 0,1 0,1 0,8
Nordsee | 88,6 8,4 1,7 0,7 0 0,6
Nordsee Il 83,0 11,6 3,1 0,5 0,3 1,5
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Abbildung 54: Thermodynamische Gleichgewichtszusammensetzungen zweier Erdgase nach Refor-

mierung mit einem S/C-Stoffmengenverhaltnis von 3 bei einem Druck von 1 bar [102]. Links: Russ-
land. Rechts: Nordsee Il

Die in Abbildung 54 nicht dargestellten Komponenten, wie Ethan,
Propan, Butan und Stickstoff sind unter einem Prozent im Gas enthalten.
Fur die Zusammensetzung des Modellgases wurden nur die Hauptkom-
ponenten der beiden Reformatgase berucksichtigt und arithmetisch ge-
mittelt. Unter Vernachlassigung der Spurenkomponenten kann die reale
Gaszusammensetzung gut beschrieben werden (siehe Tabelle 26).

Tabelle 26: Refomatgaszusammensetzungen im thermodynamischen Gleichgewicht bei einer Refor-
miertemperatur von 700 °C. Die Zusammensetzung des Modellgases im Eingang zur WGS ergibt sich
als Mittelwert der Hauptkomponenten der zwei Reformatgase [102]

in %

Komponente Russland Nordsee Il Modellgas
H,O 27,05 27,56 27,36 £ 0,23
CH4 0,50 0,46 0,48 £ 0,01

N, 0,13 0,22 —
CoHe 6,20E-7 5,56E-7 —
CsHs 3,25E-12 2,79E-12 -
C4H1o 1,64E-17 1,35E-17 -
CO, 7,18 7,53 7,36 +0,18

H, 55,97 54,95 55,56 + 0,51

CO 9,17 9,27 9,24 £ 0,05
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B Katalysatoren

B.1 Aufbringen von Kupfer und Zink auf die Waben

Der mit einem Schrumpfschlauch ummantelte Wabentrager wurde mehr-
fach in eine gesattigte Cu(NO3),-/Zn(NO;),-Losung getaucht. Durch den
Schrumpfschlauch wird verhindert, dass sich Aktivkomponenten an der
aulleren Rohrwand ablagern. Die Massenzunahme des Wabentragers
ist daher direkt proportional zur Masse an Kupfer und Zink, welche sich
auf dem Washcoat aus y-Al,O3; ablagert.

Der Ablauf der Tauchmethode gliedert sich in folgende Teilschritte [76]:

1. Trocknen des unbehandelten Wabentragers im Trockenschrank
(0 =106 °C), wiegen (myg),
2. mit Schrumpfschlauch ummanteln,

mehrfaches Eintauchen in die Cu(NO3),-/Zn(NO3),-Losung (je
15 min), dazwischen

w

. Uberschussige Flussigkeit entfernen,

4
5. trocknen (¥ = 106 °C) und Schrumpfschlauch entfernen,
6. kalzinieren,

7

. wiegen (my),
8. reduzieren (nach Einbau in Laboranlage).

Durch den vorhandenen Bodensatz bleibt die Losung gesattigt. Dadurch
wird das Risiko verringert, dass bei erneutem Eintauchen bereits abge-
schiedenes Kupfer bzw. Zink wieder in Losung geht. In Abbildung 55
sind Aufnahmen des Wabentragers nach den Teilschritten 1, 5 und 6
gezeigt.
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a. unbehandelt b. nach dem Tranken c. nach dem Kalzinieren
(nach Teilschritt 1) (nach Teilschritt 5) (nach Teilschritt 6)

Abbildung 55: Wabentrager wahrend des Aufbringens von Cu und Zn [76]

Tabelle 27 gibt eine Ubersicht tiber die nach dieser Methode hergestell-
ten Wabenkatalysatoren und Uber die Versuchsbedingungen der Kalzi-
nierung und der Reduktion:

Tabelle 27: Ubersicht tiber die hergestellten Cu/ZnO-Wabenkatalysatoren [76]

Interne Bezeichnung mo / g | Kalzinierung ms/g | Am /g | Reduktion
Cu/ZnO_1 166,0 | AT/At=10 K/min | 170,9 | 4,9 AT/At = 2 K/min
Omax = 500 °C Omax = 210 °C
tgesamt = 5 h tgesamt= 16 h
Y@y =40 L/h
Y, = 10 Vol.-%
Y, = 90 Vol.-%
Cu/ZnO_2 166,7 | wie CuZnO_1 172,51 5,8 wie CuZnO _1

Die Massezunahme Am entspricht der aufgebrachten Masse an Kupfer-
und Zinkoxid. Aus den in Tabelle 28 dargestellten Elementaranalysen
berechnen sich die Massen an Kupfer und Zinkoxid fur den Katalysator
Cu/ZnO_1 zu 0,81 g und 3,88 g und fur den Cu/ZnO_2 zu 1,84 g und
3,49 g.

B.2 Analysen der getesteten Katalysatoren

Die Katalysatorbeschichtung der Waben erwies sich als mechanisch
sehr stabil. Erst durch Himmern auf die Wabe konnten geringe Mengen
(> 5 mg) der Beschichtung abgelost werden. Die Proben wurden am
Forschungszentrum Karlsruhe am Institut fur Materialforschung 1 analy-
siert. Die Proben wurden in einem Sauregemisch mittels eines Mikrowel-
lendruckaufschlusses in Losung gebracht. Die mit * gekennzeichneten

129




B Katalysatoren

Elemente wurden mit der semiquantitativen ICP-OES Multielement-
analyse, die mit ** gekennzeichneten mit der RFA quantifiziert. Die
Analysenergebnisse aus der ICP-OES kdnnen aufgrund der nicht ange-
passten Matrices und Konzentrationen der Kalibrierlosungen mit einem
maximalen relativen Fehler von = 30 % behaftet sein. Mit der RFA
wurden auflerdem in allen Proben S, Cl und Si als Verunreinigung
detektiert. Deren Massenanteile liegen zwischen 0,01 und 1,0 %.
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Tabelle 28: Elementarzusammensetzungen der getesteten WGS-Katalysatoren

Au/CeO, |Pt/Ce0O,_01|Pt/CeO,_02 Ru Cu/ZnO_1 | Cu/ZnO_2 | Cu/ZnO/Al,0O4
(Pulver)
% % % % % % %

Cu* 12+ 13,97 + 26,34 7,87

oo | <002 | <00z | <oz ol 0T | o
Zn* 24 + ,89 2214+

<0,02 <0,02 <0,02 <0,02 (5:33 3?739 013
Au” g:gg + <0,02 <0,02 <0,02 <0,02 <0,02 <0,02
Pt* + +

<0,02 3::; - ;:gg - <0,02 <0,02 <0,02 <0,02
Ru* + + +

<0,02 ;:3? - g:zi - 19:5:_ <0,02 <0,02 <0,02
Al* + + + + + +

s nee | | e | ams || g
Ce* 22,50 £ 33,96 £ 345+ <0,02 210+ 247+ 0,04 +

0,47 0,64 1,11 0,24 0,08 0,003
Ag**| 0,55 0,52 0,70 0,26 0,028 0,02 <0,02
Ba** 0,002 0,008 0,006 0,002 < 0,002 < 0,002 <0,02
Ca** 0,015 0,021 0,007 0,017 < 0,01 < 0,01 0,014
Co < 0,001 < 0,001 < 0,001 0,026 < 0,001 < 0,001 < 0,001
Cr* 0,56 0,30 1,3 0,24 0,018 0,034 < 0,01
Fe** 1,8 0,91 3,6 0,82 0,034 0,054 0,19
Hf** < 0,003 0,16 < 0,003 < 0,003 < 0,002 < 0,002 < 0,002
K** < 0,005 0,016 < 0,005 < 0,005 < 0,01 <0,01 0,086
Mg**| 0,025 0,24 0,036 0,011 0,005 0,006 0,006
Mn**| 0,013 0,016 0,013 0,013 < 0,001 < 0,001 < 0,001
Na** 0,034 0,072 0,026 0,043 0,016 0,018 0,037
Ni** 0,58 0,53 0,71 0,026 0,022 0,017 0,005
Pd** < 0,02 0,046 0,045 < 0,005 < 0,005 < 0,005 < 0,005
Ti** 0,009 0,015 < 0,01 13,3 0,004 0,004 < 0,002
A 0,010 < 0,01 < 0,01 < 0,01 < 0,01 < 0,01 < 0,01
Y** < 0,004 0,005 < 0,004 0,006 < 0,004 < 0,004 < 0,004
Yb** < 0,002 0,009 0,005 < 0,002 < 0,002 < 0,002 < 0,002
Zr** 0,008 7,4 7,0 0,01 < 0,005 < 0,005 < 0,005

131




B Katalysatoren

Die hohen Gehalte an Fe, Cr und Ni deuten auf eine Verunreinigung der
Proben durch Stahlpartikeln wahrend der Probenahme hin.

132



C Validierung der getroffenen Annahmen bei
der Untersuchung zur Formalkinetik

Bei der Ermittlung der Formalkinetik der WGS- als auch der Methan-
isierungsreaktion wurde ein idealer Stromungsrohrreaktor zugrunde
gelegt. Im Folgenden soll diese Annahme durch eine Abschatzung der
axialen Dispersion uberpruft werden.

C.1 Abschatzung der axialen Dispersion

FUr die mathematische Modellierung des Umsatzverhaltens in Kap. 5.9.1
und Kap. 5.9.2 wurde der Reaktor als ideales Stromungsrohr behandelt,
d. h., die axiale Dispersion wurde vernachlassigt.

Das Verweilzeitverhalten eines realen Reaktors liegt zwischen dem des
idealen Ruhrkessel und dem des idealen Stromungsrohrs. Mit der Bo-
densteinzahl, die das Verhaltnis aus Konvektion und Diffusion darstellt,
kann der Einfluss der axialen Dispersion auf das Verweilzeitverhalten im
Reaktor abgeschatzt werden. Fur Bodenstein-Zahlen > 100 kann fur die
Beschreibung des Umsatzverhaltens ein idealer Stromungsrohrreaktor
zugrunde gelegt werden.

_uy-L
D

ax

Bo

(Gl. 66)

Um den axialen Dispersionskoeffizienten zu berechen muss zwischen
Rohrreaktor und Festbettreaktor unterschieden werden.

Festbettreaktor — Pulverschiittung

Fur die Berechnung des axialen Dispersionskoeffizienten in Zufallsschut-
tungen wird im VDI-Warmeatlas [103] die folgende Formel empfohlen:

Dax — DSchUtt + Pe0 |
D D K (Gl. 79)

ij i,j ax

mit: D, : mittlerer molekularer Diffusionskoeffizient des

1)

Reaktionsgases (im Leerrohr)

Dschatt: Diffusionskoeffizient in der Schittung
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Peo:  Péclet-Zahl fur Stofftransport
Kax: Konstante

FUr Schittungen aus gleich grol3en Kugeln kann der Wert der Konstante

D
Kax Mit 2 belegt werden. Das Verhéltnis —=* wird mit (Gl. 80) bestimmit.

D,

bj

D chi
%ﬂ— -y (Gl. 80)

ij
mit: w: Schuttporositat
Die Péclet-Zahl wird mit dem Partikeldurchmesser d, gebildet:

u,-d
Pe, = 2%

0 D, (Gl. 81)
Der Diffusionskoeffizient im Leerraum entspricht dem binaren Diffusions-
koeffizienten. Er kann bei niedrigem Druck (0,1 bis 10 bar) mit einer von
Fuller, Schettler und Giddings angegebenen Gleichung bestimmt
werden [93].

0,5
M+M. )\’
103-T”5(Ni MJJ 1013

iV

p (v ) + (T, )

(Gl. 82)

mit: Dy binarer Diffusionskoeffizient in m%/s
Mi, M;: Molare Masse der Komponente i, j in g/mol
VLV Diffusionsvolumen der Komponente i
T: Reaktortemperatur in K

Die Bodenstein-Zahl wurde jeweils fur den bei der experimentellen Un-
tersuchung des Umsatzverhaltens der WGS- und der Methanisierungs-
reaktion vorliegenden ungunstigsten Fall abgeschatzt. Die fur die Ab-
schatzungen verwendeten Parameter sind in Tabelle 29 und Tabelle 30
angefuhrt.
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Tabelle 29: Abschatzung der Bodenstein-Zahl — WGS

Druck p in bar 1
Schittungshoéhe hinm 0,14
Normvolumenstrom Vo, in I/h 50
Temperatur Tin°C 150
Partikeldurchmesser dp in um 400
Leerrohrquerschnittsflache Ain m? 2.97E-05
Leerrohrgeschwindigkeit Uo in m/s 0,725
Schittungsporositat ¥ 0,420
Molekulare Masse H, g/mol 2
Molekulare Masse H,O g/mol 18
Diffusionsvolumen H, VH2 7,07
Diffusionsvolumen H,O VH20 12,7
Binarer Diffusionskoeffizient D;; in m?/s 2,37 E-04
Molekulare Peclet-Zahl Peo 1,22
Konstante Kax 2
Diffusionskoeffizientenverhaltnis Dschiitt/Dij 0,23
Axialer Dispersionskoeffizient Dax in m?/s 2,01E-04
Bodenstein-Zahl Bo 504

135




C Validierung der getroffenen Annahmen bei der Untersuchung zur Formalkinetik

Tabelle 30: Abschatzung der Bodenstein-Zahl — Methanisierung

Druck p in bar 1
Schuttungshéhe hinm 0.1
Normvolumenstrom Vo, in I/h 50
Temperatur Tin°C 200
Partikeldurchmesser dp in um 250
Leerrohrquerschnittsflache Ainm? 2.97E-05
Leerrohrgeschwindigkeit Uo in m/s 0,81
Schuttungsporositat ¥ 0,42
Molekulare Masse H, g/mol 2
Molekulare Masse H,O g/mol 18
Diffusionsvolumen H, VH2 7,07
Diffusionsvolumen H,O VH20 1,27
Binarer Diffusionskoeffizient D;; in m?/s 2 37E-04
Molekulare Peclet-Zahl Peo 0,86
Konstante Kax 2
Diffusionskoeffizientenverhaltnis Dschitt/Dij 0.24
Axialer Dispersionskoeffizient Dax in m?/s 1,58E-04
Bodenstein-Zahl Bo 514

Die axiale Dispersion kann vernachlassigt werden (Bo > 100). Die An-
nahme eines idealen Stromungsrohrreaktors ist somit gerechtfertigt.
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C.3 Programm zur Anpassung der Reaktionsge-
schwindigkeitskonstante an die Messwerte - WGS

*kkkkkkkkkkkhkkhkhkhkkkkkkkkkkkkkkkhhkkhkkhhkhhkkhkhhkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkk

function CO_Konv_Keiski_T156
%Programm zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k

globalp T D m_kat_spany i0

%Eingabe:

T=535.15; %T in K

p=101325; %Druck in Pa

y_i0=[0.0924; 0.2736; 0.0736; 0.5556; 0.0048]; %Konzentrationen am Eintritt
%1 CO, 2 H20, 3 CO2, 4 H2,

5 CH4

D=[9.240; 4.711; 4.300; 3.647; 2.488]./100; %Messwerte Yco feucht

m_kat_span=[0.0000 0.1985 0.2481 0.3308 0.4961]; % modifizierte Verweilzeit in
sg/cm?

%Berechnung von k

%Funktion zur Ermittlung von k, durch Minimieren des quadratischen Fehlers
para=[2.6e-11];

options=optimset('MaxFunEvals',200,'TolX',1e-12);
[para_opt,fehler]=fminsearch(@WGS_Kin_Fit,para,options)

%Funktion die den quatratischen Fehler zw. Mess- und Rechenwert 16st
function FQ=WGS_Kin_Fit(para)

globalp T D m_kat_spany i0
options=odeset('RelTol',1e-9,'AbsTol',1e-9);

[m_kat,y_i]=ode15s(@PFR_Festbett,m_kat_span,y_i0,options,para); %Diff.-Gl-
|Oser

FQ=sum(sum((y_i(:,1)-D).*2)); %Fehlerquadrat
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%Lo6sung der Diff.-Gl fur unterschiedliche Verweilzeiten (zur Darstellung)
[m_kat T156,y i T156]=ode15s(@PFR_Festbett,[0 0.55],y_i0,options,para)
%Grafik
figure(1);
plot(m_kat_T156,y i _T156(:,1)); %Darstellung der berechneten Werte
grid on
xlabel('Tau_{mod}[s*g/m"3]");
ylabel('y_{CO}[-]);
title('T=156 °C");
hold on
plot(m_kat_span, D,'+"); %Darstellung der Messwerte
hold off;
pause(0.01);

%Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit
function dy_i=PFR_Festbett(m_kat,y_i,para)
globalp T

nu_WGS=[-1;-1;+1;+1;0]; %Stochiometrie
dy_i=nu_WGS*WGS(y_i,p,T,para);

%Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit fur ein p, T und C
function r=WGS(y_i,p,T,para)

P=y_i/sum(y_i)*p; %Partialdruck (jeder Komponente)
R=8.314;

k_1=para(1);

Keq_WGS=exp(4577.8/T-4.33); %GG-Konstante

CO=1; %Vektorposition der Komponente
H20=2;

C0O2=3;

H2=4;

CH4=5;

%Keiski
r=k_1*P(CO)"0.78*P(H20)"0.15*(1-P(CO2)*P(H2)/(P(CO)*P(H20)*Keq_WGS))

*hkkkkhkkhhkkhkhkkhkhhkhhkkhhhkkhhhhhhhhkhhhhkhhhkhhhkhhhkhhkhkhhkhkhkkhkhkkhkhkkhkhkkhkhkkhkhkkhkhkkhkhkkhkx

140



C Validierung der getroffenen Annahmen bei der Untersuchung zur Formalkinetik

Fir die verschiedenen formalkinetischen Ansatze wurde jeweils die letzte Zeile ver-
andert:

%Bohlbro und Jorgensen

r=k_1*P(CO)"0.8*P(H20)"0.5*P(CO2)*(-0.15)*P(H2)*(1-
P(CO2)*P(H2)/(P(CO)*P(H20) *Keq_WGS)):

%Moe
r=k_1*P(CO)*P(H20)*(1-P(CO2)*P(H2)/(P(CO)*P(H20)*Keq_WGS));
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C.4 Programm zur Vorausberechnung der Konzentrationsverlaufe
- WGS

function LTS isotherm_Moe

%Programmm zur Vorausberechnung der Konzentrationsverlaufe von
% CO, CO2, H2, H20 und CH4 / Isothermreaktor

clear all;

close all;

global R p T T 0 y i0 d Kanal leer A_Kanal leer v_Phi_ NTP Sm_Kat psi_leer
tau_mod

%Eingabe:

R=8.314; %Gaskonstante in J/(molK)
T_0=273.15; %Normtemperatur in K
T=473.15; %Eingangstemperatur in K
p=101325; %Druck in Pa

%Volumenanteile: 1 CO, 2 H20, 3 C0O2,4 H2, 5 CH4

y_i0=[0.0924; 0.2736; 0.0736; 0.5556; 0.0048]; %Eingang Kanal
d_Kanal_leer=1e-3; %freier Kanaldurchmesser in m
A_Kanal_leer=pi*d_Kanal_leer*2/4; %freier Kanalquerschnitt in m”2
v_Phi_NTP=0.5*A_Kanal_leer*273.15/473.15; %Eingangs-Normvolumenstrom
in m"3/s mit

%0.5 m/s Stromungsgeschwindigkeit bei 200

°C
Sm_Kat=500; %Schittdichte Katalysator in
kg/m”3
psi_leer=1; %Leeraumanteil der  Ver-
gleichsschittung
tau_mod=0:100:1000000; %modifizierte Verweilzeit in g

s/m”3
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% (bezogen auf realen Volumenstrom)

options=odeset('RelTol',1e-9,'AbsTol',1e-9); %Optionen fiir den

%Differentialgleichungsloser ode15s

%L o6sung der Diff.-Gl
[tau_mod_isotherm,y i _isotherm]=ode15s(@PFR_Festbett,tau_mod,y i0,options);

%Speichern der Ergebniswerte

z=tau_mod_isotherm*v_Phi_NTP*T/(psi_leer*A_Kanal_leer*Sm_Kat*T_0); %Ka-
nal-Lange in mm

Ergebnis=[tau_mod_isotherm,z,T_Profil,y i _isotherm];

save Ergebnis_LTS isotherm.txt -ascii Ergebnis

%Grafik
figure(1);

plot(tau_mod_isotherm,y_i_isotherm); %Darstellung der be-
rechneten Werte

grid on
xlabel(\tau_{mod}[s*g/m"3]');
ylabel('y_{i}[-]');

title('T=270 °C');

hold on

hold off;

pause(0.01);

%Erzeugen eies Temperaturvektors
function T_z=T_Profil(tau_mod,y i)
global T tau_mod
a=length(tau_mod);

T z=T*ones(a,1);
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%Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit

function dy_i=PFR_Festbett(tau_mod,y i)

global R T p

nu_WGS=[-1;-1;+1;+1;0]; %Stdochiometriefaktoren
dy_i=(1/p)*nu_WGS*R*T*WGS(y_i,p,T); %dy/d(tau_mod) in m"3/(g*s)
function r=WGS(y_i,p,T) %Berechnung  der  Reaktionsge-
schwindigkeit fur p, T, yi

global R

p_i=y_i/sum(y_i)*p; %Partialdruck (jeder Komponente) in
Pa

Ea=57.6e3; %Aktivierungsenergie in J/mol
ko=5.8e-8; %Frequenzfaktor in mol/(g*s*Pa”2)
k=ko*exp(-Ea/R/T); %Geschwindigkeitskonstante in
mol/(g*s*Pa’2)

Kp_WGS=exp(4577.8/T-4.33); %GG-Konstante WGS []

CO=1; H20=2; CO2=3; H2=4; CH4=5; %Vektorposition der Komponente

r=k*p_i(CO)*p_i(H20)*(1-p_i(CO2)*p_i(H2)/(p_i(CO)*p_i(H20)*Kp_WGS));

%Reaktionsgeschwindigkeit in mol/(g*s)

Fir die verschiedenen formalkinetischen Ansatze wurde jeweils die letzte Zeile ver-
andert:

%Keiski
r=k_1*P(CO)"0.78*P(H20)"0.15*(1-P(CO2)*P(H2)/(P(CO)*P(H20)*Keq_WGS))
%Bohlbro

r=k_1*P(CO)"0.8*P(H20)"0.5*P(CO2)*(-0.15)*P(H2)*(1-
P(CO2)*P(H2)/(P(CO)*P(H20) *Keq_WGS)):

function LTS isotherm_Moe
clear all;

close all;
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% Programm zur Berechnung der Konzentrationsverlaufe beim LTS Uber Reaktor-
lange

%adiabater Reaktor

global R p T_i0 T_ 0 y i0 d _Kanal _leer A_Kanal _leer v_Phi NTP Sm_Kat psi_leer
tau_mod

%Eingabe:

R=8.314; %Gaskonstante in J/(molK)
p=101325; %Druck in Pa
T_0=273.15; %Normtemperatur
T_i0=473.15; %T in K

%Volumenanteile: 1 CO, 2 H20, 3 CO2, 4 H2, 5 CH4

%y _i0=[0.0924; 0.2736; 0.0736; 0.5556; 0.0048]; %Eintritt 1. Stufe
y_i0=[0.0374; 0.2186; 0.1286; 0.6106; 0.0048]; %Eintritt 2. Stufe
z_i0=0;

parameter_i0=[T_i0O; y_i0];

d_Kanal_leer=1e-3; %freier Kanaldurchmesser in m
A_Kanal_leer=pi*d_Kanal_leer’2/4; %freier Kanalquerschnitt in m”2
v_Phi_NTP=0.5*A_Kanal_leer*273.15/473.15; %Eingangs-

Normvolumenstrom in m*3/s mit

%0.5 m/s Stromungsgeschwindigkeit

bei 200°C
Sm_Kat=500; %Schittdichte Katalysator in
kg/m”"3
psi_leer=1; %Leeraumanteil der  Ver-
gleichsschittung
tau=0:150:1500000; %modifizierte Verweilzeit in g
s/m”*3

% (bezogen auf realen Volumenstrom)
%L06sung der Differentialgleichungen

options=odeset('RelTol',1e-9,'AbsTol',1e-9); %Optionen fiir den
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%Differentialgleichungsloser ode15s
[tau_mod,parameter_i]=ode15s(@PFR_Festbett,tau,parameter_i0,options)

%Lo6sung der Differentialgleichung

%Speichern der Ergebniswerte
T=parameter _i(:,1)

z=tau_mod.*T*v_Phi_NTP/(psi_leer*A_Kanal_leer*Sm_Kat*T_0); %Kanal-Lange in
mm

Ergebnis=[tau_mod, z, parameter _iJ;

save Ergebnis_ LTS adiabat.txt -ascii Ergebnis

%Grafik
figure(1);

plotyy(tau_mod, parameter_i(:,2:6),tau_mod, parameter_i(:,1)); %Darstel-
lung der berechneten Werte

grid on
xlabel(\tau_{mod}[s*g/m"3]');
ylabel('y_{i}[-]');

title('T=200 °C');

hold on

hold off;

pause(0.01);

%Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit

function zellwerte_i=PFR_Festbett(tau_mod,parameter i)
global R p v_Phi_NTP

T_i=parameter_i(1)

y_i=[parameter_i(2); parameter_i(3); parameter_i(4); parameter_i(5); parameter_i(6)];

p_i=y_i*p; %Partialdruck (jeder Kompo-
nente) in Pa

Ea=57.6e3; %Aktivierungsenergie in J/mol
ko=5.8e-8; %Frequenzfaktor in
mol/(g*s*Pa’2)
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k=ko*exp(-Ea/R/T_i); %Geschwindigkeitskonstante in
mol/(g*s*Pa’2)

Kp_WGS=exp(4577.8/T_i-4.33); %GG-Konstante WGS []

CO=1; H20=2; C02=3; H2=4; CH4=5; %Vektorposition der Kompo-
nente

nu_WGS=[-1;-1;+1;+1;0]; %Stochiometriefaktoren

r=k*p_i(CO)*p_i(H20)*(1-p_i(CO2)*p_i(H2)/(p_i(CO)*p_i(H20)*Kp_WGS));

%Reaktionsgeschwindigkeit in
mol/(g*s)

dy_i=(R*T_i/p)*nu_WGS*r; %dy/d(tau_mod) in m"*3/(g*s)

%Berechnung der molaren Warmekapazitat der Mischung

%Approximation durch Polynome nach Dr.- Ing. Michael Kleiber, Karlsruhe,
%und Dr. rer. nat. Ralph Joh, Frankfurt/Main

%VDI- Warmeatlas, © Springer- Verlag Berlin Heidelberg 2006

cpm_C0=28.0101*1/1000%(1048.4-0.152*T_i+0.000477*T_i*2-0.00000019*T_j*3-
0.000000022*T_i*(-2));

cpm_H20=18.01528*1/1000%(1833.1-0.035*T_i+0.000696*T_i*2-
0.000000215*T_i*3-0.000000026*T_i*(-2));

cpm_C02=44.0095*1/1000*(617.3+0.95*T_i-
0.000388*T_i*2+0.00000005*T_iA3+0.000000189*T_iA(-2));

cpm_H2=2.01588*1/1000%(13973.4+1.256*T_i-0.000892*T_i*2+0.00000066*T_i*3-
0.000000229*T_i*(-2));

cpm_CH4=16.04246%1/1000*(1282.5+2.828*T_i+0.001308*T_j*2-
0.000000879*T_i*3-0.000000074*T _ir(-2));

cpm_M=parameter_i(2)*cpm_CO+parameter_i(3)*cpm_H20+parameter_i(4)*cpm_C
O2+parameter_i(5)*cpm_H2+parameter_i(6)*cpm_CH4;

%Berechnung der Temperaturerhdohung in der aktuellen Zelle

dT_i=r*(R*T _i/p)*41200/cpm_M;

zellwerte _i=[dT _i; dy_iJ;
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C.5 Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter fur
die SelMeth.

Die Aktivierungsenergien und die Frequenzfaktoren der CO- und der
CO,-Methanisierung wurden aus Abbildung 56 ermittelt.

In(k;)

0
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y =-11709x + 17,857
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8+

‘0 | ke
= -14807x + 18,688
12 F

14

0,0019 0,002
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Abbildung 56: Arrhenius-Diagramm zur Bestimmung der reaktionstechnischen Daten fir die simul-
tane Hydrierung von CO und CO,

Um eine Aussage uber die Gute der ermittelten kinetischen Parameter
treffen zu konnen, wurden Paritats-Diagramme erstellt.
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Abbildung 57: Paritats-Diagramme fir Kohlenstoffmonoxid und Methan
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Abbildung 58 zeigt das Ergebnis der Vorausberechnung mit dem in [52]
entwickelten Gleichungssystem fur die bei 4 bar ermittelten kinetischen
Parameter bei einem Gesamtdruck von 1 bar.

/ =201 °C
YT / - _ 213 °C
C|-I4// ,,/// m222°C
08 1 v " -7 234 °C
/ e m 243 °C
X oL 7/ " - ] _
£ /- /. e A, B
= pLz==%u™ p 1 bar
O sy yco 0,40 Vol.-%
co FRITFETIzroo-- .
0,2 - i s \.j\‘ -~ YcH4 0,48 Vol.-%
= T 1 yeor 16,20 Vol.-%
0,0 1 1 L . |
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 YH2 64,40 Vol.-%

Tmog IN S glcm?®

YH20 18,52 VOI.'O/O

Abbildung 58: Vergleich der Modelldaten der selektiven CO-Methanisierung aus den kinetischen Pa-
rametern fiir 4 bar [52] mit den bei 1 bar ermittelten Messergebnissen (Symbole) [79]

Im Vergleich dazu ist in der unten nochmals gezeigten Abbildung 28 das
Ergebnis der Vorausberechnung mit dem in dieser Arbeit entwickelten
vereinfachten Gleichungssystems, mit den in Tabelle 18 gelisteten
kinetischen Parametern, aufgefuhrt.

—201°C
213 °C
—222 °C
234 °C
—243 °C
2
- p 1 bar
=
Yco 0,40 Vol.-%
YcH4 0,48 Vol.-%
Ycoz 16,20 Vol.-%
0 0,2 0,4 0,6 0,8 \
Tmod iN S g/lcm?® YH2 64,40 Vol.-%
YH20 18,52 Vol.-%

Abbildung 28: Vergleich der Modelldaten der selektiven CO-Methanisierung mit den Messergebnis-

sen (Symbole) [79]
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Das in Kapitel 5.9.2 gezeigte Differentialgleichungssystem ergibt sich
aus den GI. 55 und 58 bei Vernachlassigen des Ausdrucks fiir "r;. Es

lautet wie folgt:

kl'Kc'Klzi'pgg°pH2

—"r . ="r = l.
Ko pt Ky ) o
k, 'pg’g‘
o, =" = > (Gl. 84)
(1 + K, 'pcb)z
" ki-Ke Ky - peo P, ky - peo, G 85)

Ye,= ht h = (
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C Validierung der getroffenen Annahmen bei der Untersuchung zur Formalkinetik

C.6 Programm zur Anpassung der Reaktionsgeschwindigkeits-
konstanten an Messwerte — SelMeth.

% Programm zur Anpassung der Messwerte der sel. CO-Methanisierung

% Hauptprogramm

global least_square po para04000 k1 k2 k4 k5

k1=4e-4;
k2=8e-6;

para04000=[k1 k2];

options = optimset('MaxFunEvals',50, "TolX',1e-7);
para_opt = fminsearch('bfit4000',para04000,options);

%Ergebnisse

disp(‘'Start parameter:')
format compact

format short e
para04000
disp('Parameter gefittet:")

format compact
format short e

para_opt

disp('Minimierung:')
format compact
format short e

least_square
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% bfit03.m

%Unterprogramm zur LOsung der Gleichungssysteme und zur Anpassung der
Messwerte an die

%modellierten Daten.

function least_square = bfit4000(para04000);

global T p_tot TO least_square p

%EXPERIMENTELLE WERTE

% xCO

d =[0.4e-2 0.2949e-2 0.2843e-2 0.2675e-2 0.2337e-2 0.1725e-2]'; %222°Cfeucht
% xCH4

g =[0.48e-2 0.5244e-2 0.5467e-2 0.5787e-2 0.6340e-2 0.7460e-2]'; %222° feucht
% xC2+

r=[0 00 0 0 0]; % 2.3014e-04

% xCO2

o =0.1620%ones(1,6)";

tm =[0 0.07944 0.09532 0.1192 0.1589 0.2383]*1000*0.003; %g*s/l 222°C

po = 1*[4000 162000 4800 0]*1e-6; %Anfangspartialdruck CO, CO2, CH4 und C2+
p_tot=1; % bar

%LOSUNG DER DIFERENTIALGLEICHUNG
options =[];

[t,p] = ode45('bkinet4000',tm,po,options,para04000);
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if  (imag(p(length(tm),1))~=0 | imag(p(length(tm),2))~=0

imag(p(length(tm),3))~=0 | imag(p(length(tm),4))~=0)
least_square = 1000000
disp((NUMEROS IMAGINARIOS")
return
else

x1=p(:,1)/p_tot; % CO-Stoffmengengehalt
x2 = p(:,2)/p_tot; % CO2-Stoffmengengehalt

x3 = p(:,3)/p_tot; % CH4-Stoffmengengehalt
x4 = p(:,4)/p_tot; % C2+-Stoffmengengehalt

A =[t,x1]; % Matrizen der gefitteten Werte:
B = [t,x2];
C =[t,x3];
D = [t,x4];

F = [t,d] %CO Matrizen der Messergebnisse:
G = [t,0]; %CO2

H = [t,q]; %CH4

N = [t,r]; %C2+

% Berechnung des kleinsten Fehlerquadrates
for n=1:length(A(:,2))
if A(n,2)<=0
f1(n)=0;
else
f1(n) = (F(n,2)-A(n,2))./F(n,2);
end
end

f2=(f1.A2)"
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% CH4
for n=1:length(C(:,2))
if C(n,2)==0

else
k1(n) = (C(n,2) - H(n,2))./C(n,2);
end
end

k2=(k1.A2);

% C2+
for n=1:length(D(:,2))
if D(n,2)==0
01(n)=0;
else
o1(n) = (D(n,2) - N(n,2))./D(n,2);
end
end
02=(01.A2)";
least_square= (sum(f2) + sum(k2) + sum(02));

end

%Grafik:

figure(1);
plot (F(:,1),F(:,2),”",G(:,1),G(:,2),".",\H(:,1),H(:,2),"+',N(;,1),N(;,2),'x");
axis([0 0.8 0 0.015])
xlabel('mod. Verweilzeit t_v in g*s/dm”3')
ylabel('Stoffmengenanteil x_CO')
grid on
legend('c C_O')'c C O 2''c C H 4''c C 2 +)

hold on
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plot(A(:,1),A(;,2),-',B(:,1),B(:,2),"-',C(:,1),C(:,2),"-',D(:,1),D(:,2),-");
hold off
pause (0.01);

% Unterprogramm zur Berechnung der CO-Methanisierungs-Kinetik
function cd = bkinet1000(t,p,flag,para04000)
global T TO p_tot V VO tv R ea1 ea2 ea3 ea4 ea5 k1o k20 k3o k4o k50

T=222;
eal=para04000(1);
ea2=para04000(2);
ea3=para04000(3);
ead4=para04000(4);
ea5=para04000(5);
k1=para04000(6);
k2=para04000(7);
k3=para04000(8);
k4=para04000(9);

k5=para04000(10);
k1=exp(-ea1/(8.314e-3%(273.15+T)))*k10;
k2=exp(-ea2/(8.314e-3%(273.15+T)))*k20;
k3=exp(-ea3/(8.314e-3%(273.15+T)))*k30;
kd=exp(-ea4/(8.314e-3%(273.15+T)))*k4o;
k5=exp(-eab/(8.314e-3%(273.15+T)))*k50;

% Reaktionsgeschwindigkeiten

cd = zeros (size (p));

R=8.314; %Gaskonstante in J/(mol/K)
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ph2=0.644; %Partialdruck H2=const
CO=1;

H20=2;

C0O2=3;

H2=4;

CH4=5;

%CO
if P(1)>0

(1) =-(R*1e-
2*(T+273.15))*(k1*k4*(k5"2)*ph2*P(1)*0.5)/((1+k4*(P(1)"0.5)+k5*ph2"0.5)"3)

% -(R*1e-2*(T+273.15))*(k3*(k4*(2))*P(1))/((1+k4*(P(1)0.5)+k5*ph2"0.5)"2);
%[dm”3 /(g s)]

else
P(1)=0;
r(1)=0;

end

% CO2
[(2)= -(R*1e-2%(T+273.15))*k2*(P(2)"0.144)/((1+k4*(P(1)*0.5))*2); %[dmA3 bar/(g s)]

% CH4

r(5) =(R*1e-
2*(T+273.15))*(k1*k4*(k5*2)*ph2*P(1)*0.5)/((1+k4*(P(1)*0.5)+k5*ph2"0.5)"3)

+(R*1e-2*(T+273.15))*k2*(P(2)*0.144)/((1+k4*(P(1)"0.5))A2);
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C.7 Programm zur Vorausberechnung der Konzentrationsverlaufe
— SelMeth.

function MET _isotherm

%Programmm zur Vorausberechnung der Konzentrationsverlaufe von
% CO, CO2, H2, H20 und CH4 / Isothermreaktor
clear all;

close all;

global p T Rtm y_i0 r ea1 ea2 ea3 hsc hsh k1o k2o k3o kc kh para d_Kanal_leer
A_Kanal_leer v_Phi_NTP Sm_Kat psi_leer tau_mod

%kinetische Parameter fur die Reaktionen

%1: CO+3H2=CH4+H20

%2: CO2+4H2=CH4+2H20

%3: CO zu C2+ (Fischer-Tropsch, hier vernachlassigt)
%c: Adsorption von CO an der Katalysatoroberflache

%h: Adsorption von H2 an der Katalysatoroberflache

ea1=97 .4, %EA1 in KJ/mol

ea2=123.1; %EA2 in KJ/mol

ea3=0; %EA3 in KJ/mol

hsc=-63.5; %Hs(C) in KJ/mol

hsh=-36.2; %Hs(H) in KJ/mol

k10=5.7e7, %k1 in mol/(g*s)

k20=1.3e8; %k2 in mol/(g*s*bar*0.14)

k30=0; %k3 in mol/(g*s)

kc=5.5e-6; %KC in bar*0.5

kh=1.6e-4; %KH in bar*0.5

d_Kanal_leer=1e-3; Y%freier Kanaldurchmesser in m
A_Kanal_leer=pi*d_Kanal_leer’2/4; Y%freier Kanalquerschnitt in m”2
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v_Phi_NTP=0.5*A_Kanal_leer*273.15/473.15; %Eingangs-Normvolumenstrom in
m”3/s mit 1 m/s Strémungsgeschwindigkeit bei 200°C

Sm_Kat=500; %Schuttdichte Katalysator in kg/m”3

psi_leer=1; %Leeraumanteil der Vergleichsschittung

%Dateneingabe

R=8.314; %Gaskonstante in J/(mol*K)
T=543.15; %Eingangstemperatur in K
T_0=273.15; %Normtemperatur in K
p=101325; %p in Pa

%Eingangs-Volumenateile 1 CO, 2 H20, 3 CO2, 4 H2, 5 CH4

%y _i0=[0.0177; 0.1989; 0.1483; 0.6303; 0.0048]; %Variante1a & 5a
%y _i0=[0.0137; 0.1949; 0.1523; 0.6343; 0.0048]; %Variante2a & 6a
%y _i0=[0.0097; 0.1909; 0.1563; 0.6383; 0.0048]; %Variante3a & 7a
%y_i0=[0.0057; 0.1869; 0.1603; 0.6423; 0.0048]; %Variante4a & 8a
y_i0=[0.0374; 0.2186; 0.1286; 0.6106; 0.0048]; %Variante9-25

para=[eal ea2 ea3 hsc hsh k1o k20 k3o kc kh];  %Array der kinetischen Daten

tau_mod=0:0.5:5000; %modifizierte Verweilzeit in g
s/m”*3

% (bezogen auf realen Volumenstrom)

options=odeset('RelTol',1e-9,'AbsTol',1e-9) %Optionen fur den Differentialglei-
chungsldser ode15s

%Lo6sung der DGL
format short e

[tau_mod_isotherm,y i isotherm]=ode15s(@PFR_Festbett,tau_mod,y i0,options,par
a)

%Speichern der Ergebniswerte
z=tau_mod_isotherm*v_Phi_NTP*T/(0.003*psi_leer*A_Kanal_leer*Sm_Kat*T_0);
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%Reaktor-Langenkoordinate in mm
Ergebnis=[tau_mod_isotherm,z,T_Profil,y i _isotherm];

save Ergebnis_ MET isotherm.txt -ascii Ergebnis

%Darstellung der berechneten Werte
figure(1);
plot(tau_mod_isotherm,y i isotherm(:,1), tau_mod_isotherm,y i _isotherm(:,5));
grid on
xlabel(\tau_{mod}[s*g/m”3]');
ylabel('y_{i}[-]');
title('T = 180 °C");
hold on
hold off;
pause(0.01);

%Erzeugen eies Temperaturvektors
function T_z=T_Profil(tau_mod,y i)
global T tau_mod
a=length(tau_mod);

T z=T*ones(a,1);

%Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit
function dy_i=PFR_Festbett(m_kat,y i,para)
globalp TR

dy_i=MET(y_i,p,T,para); %dy/d(tau_mod) in
m*3/(g*s)

function r=MET(y_i,p,T,para);
P=y_i*p*1e-05; %Partialdriicke in bar

eal=para(1);
ea2=para(2);
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ea3=para(3);
hsc=para(4);

hsh=para(5

(
k1o=para(6
( .
(

)
)
k2o=para(7)
)

k3o=para(8
kc=para(9);

kh=para(10);
k1=exp(-ea1/(8.314e-3"T))*k10;
k2=exp(-ea2/(8.314e-3"T))*k2o0;
k3=exp(-ea3/(8.314e-3"T))*k30;
kd4=exp(-hsc/(8.314e-3*T))*kc;
k5=exp(-hsh/(8.314e-3*T))*kh;

% Reaktionsgeschwindigkeiten

r = zeros (size (P));

global R

CO=1; H20=2; CO2=3; H2=4; CH4=5;
%CO

if P(1)>0

r(1)  =-(1/p)*(R*T)*(k1*k4*(k5*2)*P(4)*P(1)"0.5)/((1+k4*(P(1)"0.5)+k5*P(4)"0.5)"3);
%r(CO) in m"3/(g*s)

else

P(1)=0;

% CO2

r(3)= -(1/p)*(R*T)*k2*(P(3)"0.14)/((1+k4*(P(1)*0.5))*2);
%r(CO2) in m"3/(g*s)

% CH4
((5) =(1/p)*(R*T)*(k1*kd*(K5A2)*P(4)*P(1)10.5)/((1+k4*(P(1)10.5)+k5*P(4)10.5)"3)
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+(R*T)*k2*(P(2)"0.14)/((1+k4*(P(1)"0.5))"2);
%r(CH4) in m"3/(g*s)

% H20

r(2)=-r(1)-r(3);
%r(H20) in m"3/(g*s)

% H2

r(4)= 3*r(1)+4*r(3);
%r(H2) in mA3/(g*s)

function MET_adiabat

%Programmm zur Vorausberechnung der Konzentrationsverlaufe von CO, CO2, H2,
H20 und CH4

%adiabater Reaktor
clear all;

close all;

global p T Ry i0 r eal ea2 ea3 hsc hsh k1o k20 k3o kc kh para d_Kanal_leer
A _Kanal_leer v_Phi_NTP Sm_Kat psi_leer tau_mod

%kinetische Parameter fur die Reaktionen

%1: CO+3H2=CH4+H20

%?2: CO2+4H2=CH4+2H20

%3: CO zu C2+ (Fischer-Tropsch, hier vernachlassigt)
%c: Adsorption von CO an der Katalysatoroberflache

%h: Adsorption von H2 an der Katalysatoroberflache
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eal1=97.4;
ea2=123.1;
ea3=0;
hsc=-63.5;
hsh=-36.2;
k10=5.7e7;
k20=1.3e8;
k30=0;
kc=5.5e-6;
kh=1.6e-4;

d_Kanal_leer=1e-3;
A_Kanal_leer=pi*d_Kanal_leer*2/4;

v_Phi_NTP=0.5*A_Kanal_leer*273.15/473.15;
m”"3/s

schwindigkeit bei 200°C

Sm_Kat=500;
kg/m”"3

psi_leer=1;
schittung

%Dateneingabe

R=8.314;

T _i0=533.15;
T_0=273.15;
p=101325;

%EA1 in KJ/mol

%EA2 in KJ/mol

%EA3 in KJ/mol

%Hs(C) in Kd/mol
%Hs(H) in KJ/mol

%k1 in mol/(g*s)

%k2 in mol/(g*s*bar*0.14)
%k3 in mol/(g*s)

%KC in bar*0.5

%KH in bar*0.5

%freier Kanaldurchmesser in m
%freier Kanalquerschnitt in m”2

%Eingangs-Normvolumenstrom in

%mit 0.5 m/s Strdmungsge-

%Schuttdichte Katalysator in

%Leeraumanteil der Vergleichs-

%Gaskonstante in J/(mol*K)
%Eingangstemperatur in K
%Normtemperatur in K

%p in Pa

%Eingangs-Volumenateile 1 CO, 2 H20, 3 CO2, 4 H2, 5 CH4

%y_i0=[0.0177; 0.1989; 0.1483; 0.6303; 0.0048];
%y_i0=[0.0137; 0.1949; 0.1523; 0.6343; 0.0048];
%y_i0=[0.0097; 0.1909; 0.1563; 0.6383; 0.0048];
%y_i0=[0.0057; 0.1869; 0.1603; 0.6423; 0.0048];
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y_i0=[0.0374; 0.2186; 0.1286; 0.6106; 0.0048]; %Variante9-25
z_i0=0; %HKanalange am Eingang

parameter_i0=[T_iO; y_i0]; %Startwerte am Kanaleingang

para=[eal ea2 ea3 hsc hsh k1o k20 k3o kc kh]; %Array der kinetischen Daten

tau=0:1:10000; %modifizierte Verweilzeit in g
s/m”3

% (bezogen auf realen Volumenstrom)

options=odeset('RelTol',1e-9,'AbsTol',1e-9) %Optionen fiir den

%Differentialgleichungsloser ode15s

%Lo6sung der DGL

format short e

[tau_mod,parameter_i]=ode15s(@PFR_Festbett,tau, parameter_i0,options,para);

%Speichern der Ergebniswerte

T=parameter_i(:,1);

z=tau_mod.*T*v_Phi_NTP/(psi_leer*A_Kanal_leer*Sm_Kat*T_0); %Reaktor-
Langenkoordinate in mm

Ergebnis=[tau_mod, z, parameter _iJ;

save Ergebnis MET _adiabat.txt -ascii Ergebnis

%Grafik

figure(1);

plotyy(tau_mod, parameter_i(:,2:6),tau_mod, parameter_i(:,1)); %Darstellung
der berechneten Werte

grid on

xlabel(\tau_{mod}[s*g/m”3]');
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ylabel('y_{i}[-]');
title('T=200 °C");
hold on

hold off;
pause(0.01);

%Berechnung der Zellwerte

function zellwerte_i=PFR_Festbett(tau_mod,parameter_i,para)

global p R

T_i=parameter_i(1);

y_i=[parameter_i(2); parameter_i(3); parameter_i(4); parameter_i(5); parameter_i(6)];

dy_i=MET(y_i,p,T_i,para); %dy/d(tau_mod) in
m*3/(g*s)

%Berechnung der molaren Warmekapazitat der Mischung

%Approximation durch Polynome nach Dr.- Ing. Michael Kleiber, Karlsruhe,
%und Dr. rer. nat. Ralph Joh, Frankfurt/Main

%VDI- Warmeatlas, © Springer- Verlag Berlin Heidelberg 2006

cpm_C0=28.0101*1/1000%(1048.4-0.152*T_i+0.000477*T_i*2-0.00000019*T_j*3-
0.000000022*T_i*(-2));

cpm_H20=18.01528*1/1000%(1833.1-0.035*T_i+0.000696*T_i*2-
0.000000215*T_i*3-0.000000026*T_i*(-2));

cpm_C02=44.0095*1/1000*(617.3+0.95*T_i-
0.000388*T_i*2+0.00000005*T_iA3+0.000000189*T_iA(-2));

cpm_H2=2.01588*1/1000%(13973.4+1.256*T_i-0.000892*T_i*2+0.00000066*T _i*3-
0.000000229*T_i*(-2));

cpm_CH4=16.04246%1/1000*(1282.5+2.828*T_i+0.001308*T_j*2-
0.000000879*T_i*3-0.000000074*T _ir(-2));

cpm_M=parameter_i(2)*cpm_CO+parameter_i(3)*cpm_H20+parameter_i(4)*cpm_C
O2+parameter_i(5)*cpm_H2+parameter_i(6)*cpm_CH4;
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%Berechnung der Temperaturerhdohung in der aktuellen Zelle

dT_i=-dy_i(1)*(R*T_i/p)*206000/cpm_M-dy_i(3)*(R*T_i/p)*165000/cpm_M;

zellwerte i=[dT _i; dy_i];

% Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten

function r=MET(y_i,p,T_i,para);

P=y i*p*1e-05;
bar

eal=para(1);
ea2=para(2);
ea3=para(3);
hsc=para(4);
hsh=para(5);
k1o=para(6);
k2o=para(7);
k3o=para(8);
kc=para(9);

kh=para(10);
k1=exp(-ea1/(8.314e-3*T i))*k10;
k2=exp(-ea2/(8.314e-3*T i))*k20;
k3=exp(-ea3/(8.314e-3"T i))*k30;
kd4=exp(-hsc/(8.314e-3*T _i))*kc
k5=exp(-hsh/(8.314e-3*T_i))*kh;

r = zeros (size (P));

global R

CO=1; H20=2; C02=3; H2=4; CH4=5;

%Partialdricke
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%CO
if P(1)>0
(1) =-(1/p)*(R*T_i)*(k1*kd*(k522)*P(4)*P(1)80.5)/((1+k4*(P(1)10.5)+k5*P(4)"0.5)"3);

else %r(CO) in
m”3/(g*s)

% CO2

r(3)=-(1/p)*(R*T_i)*k2*(P(3)"0.14)/((1+k4*(P(1)"0.5))"2); %r(CO2) in
m”3/(g*s)

% CH4
r(5) =(1/p)*(R*T_i)*(k1*kd*(k572)*P(4)*P(1)A0.5)/((1+kd*(P(1)10.5)+k5*P(4)"0.5)"3)

+(R*T_i)*k2*(P(2)*0.14)/((1+k4*(P(1)*0.5))*2); %r(CH4) in
m”3/(g*s)

% H20

r(2)=-r(1)-r(3); %r(H20) in
m*3/(g*s)

% H2

r(4)= 3*r(1)+4*r(3); %r(H2) in
m*3/(g*s)
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C.8 Abschitzung des inneren Stofftransports — Pulverschittungen

Im Folgenden soll Uberpruft werden, ob die ermittelten kinetischen Pa-
rameter der WGS- bzw. der Methanisierungsreaktion durch den inneren
Stofftransport beeinflusst sind. Dies kann mittels der dimensionslosen
Weisz-Zahl (Wz) abgeschatzt werden. Bei einer Weisz-Zahl < 0,15 kann
der Einfluss der Diffusion im Katalysator-Korn auf die beobachtete Kine-
tik vernachlassigt werden [104].

2 Ty
Wz = LC ——<0,15 (Gl. 86)
Deﬁ“ ) Ci
mit:
res beobachtete Reaktionsgeschwindigkeit in mol/(s-m?®)

Do effektiver Diffusionskoeffizient in m?/s
Cis beobachtete Konzentration mol/m?
L. charakteristische Lange in m

Die GroRen in (Gl. 86) sind entweder aus Stoffdaten oder aus Mess-
grof3en berechenbar.

Fur die WGS-Reaktion wird der Ansatz nach Moe mit den kinetischen
Parametern aus Tabelle 17 verwendet. Fur die CO-Methanisierung wird
die Reaktion von CO zu CH, mit (Gl. 83) berucksichtigt und die Werte
aus Tabelle 18 fur 1 bar verwendet.

Die charakteristische Lange L. ist definiert als der Quotient aus Volumen
des Katalysatorkorns Vi, und seiner aulderen geometrischen Oberflache
Ageo- Fur die Katalysator-Schittung wurden kugelformige Partikeln mit
einem Durchmesser d, von 400 bzw. 250 ym angenommen:

T
3
L. = VKat — %dp — dP (G|. 87)

C_'A‘geo_ n'dpz 6
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Bestimmung des effektiven Diffusionskoeffizienten

Der effektive Diffusionskoeffizient lasst sich mit Hilfe des Porendiffu-
sionskoeffizienten und der Porositat des Katalysatorkorns abschatzen.

15
D =Dpye - —— (Gl. 88)
Die Tortuositat t ist ein dimensionsloses Mal} fur die Abweichung der
realen Poren von einer geraden, zylindrischen. Ublicherweise wird ein

Wert zwischen 3 und 4 angenommen.

Die Porostitat des Katalysatorkorns ¢ liegt bei gebrauchlichen Katalysa-
toren um den Wert 0,5.

Der Porendiffusionskoeffizient Dpoe Setzt sich nach Bosaquet aus dem
binaren und dem Knudsendiffusionskoeffizienten zusammen:

-1
Dporez( 1 + 1 j (Gl. 89)
D12 DKnudsen

Der binare Diffusionskoeffizient wird fur CO und H, mit (Gl. 82) berech-
net.

Bei kleinen Gasdrlcken oder kleinen Porenradien stol3en die diffundie-
renden Molekule weitaus haufiger gegen die Porenwand, als dass sie mit
anderen Molekulen zusammentreffen. Diese Hemmung der Diffusion
wird durch den Knudsen-Diffusionskoeffizienten berucksichtigt.

(G. 90)

Knudsen ~—

Der Porenradius von Katalysatoren liegt zwischen 2 und 50 nm [105].
Der Porenradius fur den Methanisierungs-Katalysator wurde mit der
Quecksilberporositat in der Arbeit von A. Schulz [52] bestimmt und mit
6 nm angegeben.

In Tabelle 33 und Tabelle 34 ist der Gang der Rechnung fur die bei den
Versuchsbedingungen vorliegenden Extremfalle aufgefthrt.
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Tabelle 33: Abschatzung der Weisz-Zahl fur die WGS-Reaktion

Min. Max.
Druck p in bar 1 1
Temperatur Tin°C 193 236
Partikeldurchmesser dpinm 4,00-10* | 4,00-10™
Porenradius Fpore IN M 50-10° | 2:10°
Char. Lange Lein m 6,67:10° | 6,67-10°
Tortuositat T 4 4
Kornporositat €K 0,5 0,5
Diffusionsvolumen H, VH2 7,07 7,07
Diffusionsvolumen CO Vco 18,9 18,9
Molare Masse H, My in g/mol 2 2
Molare Masse CO Mcoin g/mol 28 28
Binarer Diffusionskoeffizient Dijinm?%s | 1,6810*|1,96:10"
Knudsen-Diffusionskoeffizient Dkn inm%s | 1,9810° | 8,27-10°
Poren-Diffusionskoeffizient Dpinm?s |1,96:10°|8,27-10°
Effektiver Diffusionskoeffizient Des in m?/s 2,44-107 1,03-10'8
Weisz-Zahl Wz 2796 | 216582

Die Weisz-Zahl liegt im gesamten Bereich der Messungen weit Uber dem
Grenzwert 0,15. Der Einfluss des inneren Stofftransports bei der
Bestimmung der kinetischen Parameter flur die WGS-Reaktion ist

wesentlich.
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Tabelle 34: Abschatzung der Weisz-Zahl fur die selektive CO-Methanisierung

Min. Max.
Druck p in bar 1 1
Temperatur Tin°C 180 243
Partikeldurchmesser dpinm 2,50-10* | 2,50-10™
Porenradius Fpore IN M 6:10° 6:107°
Char. Lange Lein m 417-10°|4,17-10°
Tortuositat T 4 4
Kornporositat €K 0,5 0,5
Diffusionsvolumen H, VH2 7,07 7,07
Diffusionsvolumen CO Vco 18,9 18,9
Molare Masse H, My in g/mol 2 2
Molare Masse CO Mcoin g/mol 28 28
Binarer Diffusionskoeffizient Dijinm?%s |3,01:10*|2,01-10™
Knudsen-Diffusionskoeffizient Dkn in m%/s | 3,59:10° | 3,83-10°°
Poren-Diffusionskoeffizient Dpinm?s |[3,54:10°|3,75-10°
Effektiver Diffusionskoeffizient Derin m?/s | 6,08:107 | 4,69-107
Weisz-Zahl Wz 0,00013 | 0,00019

Die Weisz-Zahl liegt im gesamten Bereich der Messungen unter 0,15.
Daher kann der Einfluss des inneren Stofftransports bei der Bestimmung
der kinetischen Parameter fur die selektive CO-Methanisierungsreaktion
ausgeschlossen werden.

C.9 Abschatzung des inneren Stofftransports — Kanal

Wie in Anhang C.8 gezeigt wurde, sind zur Bestimmung der kinetischen
Parameter der WGS-Reaktion (Kapitel 5.9.1) zugrunde gelegten
Messungen durch den inneren Stofftransport beeinflusst. Die der Methan-
isierungreaktion (Kapitel 5.9.2) zeigten diesen Einfluss nicht.

Um die beiden Kinetiken (WGS und Methanisierung) in erster Naherung
fur die in Kapitel 8 behandelten Kopplung der WGS- und der Methan-
isierungsstufe verwenden zu konnen, wurde angenommen, dass die
WGS-Reaktion an Cu/Zn/Al,O;, in Wabenreaktoren mit katalyischer
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Beschichtung ebenfalls durch den inneren Stofftransport bestimmt ist,
die der Methanisierungreaktion nicht.

FiUr die Abschatzung wurde, wie in Anhang C.8 beschreiben, vorgangen.

FUr einen beschichten Kanal kann die Katalysatorschicht als ebene Plat-

te betrachtet werden. Es ergibt sich fur die charakteristische Lange Lc:
Viw _h-1-U _

L: =
© 4 [-U

geo

h (GI. 91)

U Umfang des Kanals
h Schichtdicke der katalytischen Beschichtung
I Lange des Kanals

Fur die Schichtdicke h der katalytischen Beschichtung wird 50 pym (siehe
Kapitel 8) angenommen. Es werden die Parameter: Tortuositat t, Korn-
porositat ex und die Porenradien rpoe aus Anhang C.8 verwendet.

Fur die WGS-Reaktion wird der Ansatz nach Moe mit den kinetischen
Parametern aus Tabelle 17 verwendet. Fur die CO-Methanisierung wird
die Reaktion von CO zu CH4 mit (GI. 83) berucksichtigt und die Werten
aus Tabelle 18 fur 1 bar verwendet.

In Tabelle 35 und Tabelle 36 ist der Gang der Rechnung fur die bei den
Modellrechnungen aus Kapitel 8 vorliegenden Extremfalle aufgefuhrt.
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Tabelle 35: Abschatzung der Weisz-Zahl fur die WGS-Reaktion

Die Weisz-Zahl liegt im gesamten Bereich der in Kapitel 8 gezeigten
Modellrechnungen weit uber dem Grenzwert 0,15. Der Einfluss des in-

Min. Max.
Druck p in bar 1 1
Temperatur Tin°C 200 270
Porenradius Fpore iN M 50-10° | 2-10°
Char. Lange Lein m 510° 5107
Tortuositat T 4 4
Kornporositat €K 0,5 0,5
Diffusionsvolumen Hs VH2 7,07 7,07
Diffusionsvolumen CO Vco 18,9 18,9
Molare Masse H, My, in g/mol 2 2
Molare Masse CO Mcoin g/mol 28 28
Binarer Diffusionskoeffizient Dijinm?s | 1,72:10*|2,19:10™
Knudsen-Diffusionskoeffizient Dk, in m%s |1,99-10° | 8,54-10°®
Poren-Diffusionskoeffizient Dpinm?s |1,97-10°|8,54-10°
Effektiver Diffusionskoeffizient De in m%/s | 2,46-107 | 1,07-107
Weisz-Zahl Wz 655 119265

neren Stofftransports fur die WGS-Reaktion ist wesentlich.
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Tabelle 36: Abschatzung der Weisz-Zahl fur die selektive CO-Methanisierung

Min. Max.
Druck p in bar 1 1
Temperatur Tin°C 200 270
Porenradius Fpore iN M 6-10° 6-10°
Char. Lange Lein m 510 5107
Tortuositat T 4 4
Kornporositat €K 0,5 0,5
Diffusionsvolumen Hs VH2 7,07 7,07
Diffusionsvolumen CO Vco 18,9 18,9
Molare Masse H, My, in g/mol 2 2
Molare Masse CO Mcoin g/mol 28 28
Binarer Diffusionskoeffizient Dijinm?s | 1,72:10*|2,19:10™
Knudsen-Diffusionskoeffizient Dk, inm%s |3,66-10°|3,93:10°
Poren-Diffusionskoeffizient Dpinm?s |3,59:10° | 3,86-10°
Effektiver Diffusionskoeffizient Derin m?/s | 6,15:107 | 4,82:107
Weisz-Zahl Wz 0,00042 | 0,00062

Die Weisz-Zahl liegt im gesamten Bereich der in Kapitel 8 gezeigten Mo-
dellrechnungen weit unter dem Grenzwert 0,15. Daher kann der Einfluss
des inneren Stofftransports bei den Modellrechnungen in Kapitel 8 fur die
selektive CO-Methanisierungsreaktion ausgeschlossen werden.

173



D Erganzungen zur CFD-Modellierung

D.1 Geometrie

In Abbildung 59 ist der Einfluss der Bildauflosung auf den Leerraumanteil
dargestellt. Der Quotient aus der Wabenwandstarke und der Kanten-
lange eines quadratischen Pixels Lwand/Lpixer iSt hierbei ein Malk fur die
Bildauflosung. Bei einer hohen Bildauflosung (4) sind die Kanale klar
voneinander getrennt und deutlich zu erkennen. Bei einer Bildauflosung
gegen einen Wert von 1 (Bild (3), werden die Rander pixelig. Der Ein-
fluss auf den Leerraumanteil ist gering. Ist die Bildauflosung < 1 hat dies
einen starken Einfluss auf den Leeraumanteil (Bild (1) und (2)). Es
kommt zum Zusammenschmelzen der Kanale die hierdurch ihre ldentitat
verlieren. Die Auflosung 3 stellt einen guten Kompromiss zwischen einer
guten Abbildung und einer vertretbaren Rechenzeit dar. Diese wurde zur
Erstellung des Modells ,detaillierte Geometrie” verwendet.
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Abbildung 59: Einfluss der Bildauflésung auf den Leerraumanteil
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D Erganzugen zur CFD-Modellierung

D.2 Abschatzung der radialen Warmeleitfahigkeit der Kanalwand
des Wabentragers

Aus der Auswertung des Photos der Stirnseite der mit Al,O3; beschichte-
ten Wabe (Abbildung 42) ergibt sich eine mittlere Wandstarke Lyang der
Wabe von 200 ym. Die Wandstarke setzt sich aus der Dicke der metalli-
schen Folie (50 ym) (Werkstoff: DIN 1.4767) und zweimal der Dicke der
Al,Os-Schicht zusammen. Es ergibt sich somit eine mittlere Al,Os-
Schichtdicke von 75 pm.

Fur die Berechnung der Warmeleitfahigkeit der kompletten Kanalwand
Awang Wird von einer ebenen Wand ausgegangen. Die Warmeleitfahigkeit
berechnet sich nach:

LWand

Z’Wand =
2 LA/203 + LFolie (GI 92)
;i’A1203 ﬂ“Folie

Die Warmeleitfahigkeit der auf die metallische Wabenstruktur aufge-
brachten Aluminiumschicht Aapo03 liegt im betrachteten Temperaturbe-
reich zwischen 25 und 30 W/(m K), die der Edelstahlfolie Arqie zwWischen
12,4 und 13,9 W/(m K) [106]. Mit Gleichung (GI. 92) berechnet sich die
Warmeleitfahigkeit der kompletten Wand zu 20 W/(m K).
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E Abhangigkeit des Widerstandsbeiwerts von
der relativen Wandrauigkeit
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Abbildung 60: Widerstandsbeiwert { von rauen Rohren in Abhangigkeit vom Rauigkeitsmaf} K/d; und
von der Reynolds-Zahl Re [88]

K
Die relative Rauigkeit ist g:d—’ mit K der mittleren Hohe aller Erheb-

ungen und d;, dem Rohrinnendurchmesser.
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