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Kurzzusammenfassung

Die Wasserstoffversorgung von Kleinkunden mit einem Kapazitadtsbedarf von 50 — 500Nm3/h
soll zukilinftig durch die H,-Produktion direkt Vorort beim Kunden mit einem kompakten

Membranreformer (MR) stattfinden.

Fur die Entwicklung eines technischen MRs wurden zunachst auf theoretischer Grundlage
sinnvolle Betriebsparameter ermittelt (z. B. T = 600 — 650°C, p = 16bar und D/C = 3). Im
Rahmen experimenteller Untersuchungen wurden von Plansee (PVD/EP) und dem KIT
(PVD/ELP) entwickelte Pd-Kompositmembranen im Labormallstab bei den entsprechenden
Betriebsbedingungen getestet. Beide Typen besallen im Vergleich mit Literaturdaten eine sehr
gute Hy-Permeabilitdt. Die idealen H,/N,-Selektivititen bzw. H,/C-Trennfaktoren der
untersuchten Membranen, reichten nur in Einzelfallen aus, um H, mit einer Reinheit von
>99,95v0l% zu erzeugen. Die Membranen zeigten eine gute Robustheit gegeniiber Temperatur-
und Atmospharenwechsel, gegenlber zyklischer thermischer Ausdehnung und ein gutes

Langzeitstabilitatsverhalten unter Reaktionsbedingungen von tber 400 Betriebsstunden.

Parallel zu den Laborversuchen wurde ein Membranmodulkonzept fiir einen technischen MR
mit kontinuierlicher (Konzept 1.0) und eines mit sequentieller H,-Abtrennung (Konzept 2.0)
untersucht. Die CFD-Simulation einer konstruktiv ausgestalteten Modulvariante von Konzept 1.0
offenbarte jedoch signifikante Einflusse toleranz- und fertigungsbedingter Freirdume im
Reaktionsraum, die zu groRen Bypassen der Gasstromung an der Katalysatorschuttung flhren.
Mit dem daraufhin entwickelten Konzept 2.0 mit einer Abfolge von Reformierung und Hs-
Abtrennung in getrennten, nacheinander geschalteten Reformerrohren konnte gezeigt werden,
dass fur einen technischen MR eine Anzahl von sieben hintereinander durchstromten
Reformerrohren ausreicht, um CH4;-Umsatze und Hy-Abtrenneffizienzen von >80% bei den oben

genannten Bedingungen zu erzielen.

Durch die Integration des MRs in den Gesamtprozess ergibt sich durch Warmeintegration der
Strome eine Effizienz auf Basis der hdheren Heizwerte von Wasserstoff und des fir Feed und
Brennstoff eingesetzten Erdgases (hier Methan) von ca. 77%. Pro Mol erzeugten Wasserstoffs
werden 0,418 Mol CH, bendtigt. In einer abschlieRenden Wirtschaftlichkeitsbetrachtung konnte
gezeigt werden, dass Wasserstoff mit einem 50Nm3/h-MR bei einem Membrankostenanteil von
<50.000€ rund 10% gunstiger produziert werden kann als mit konventionellen Kleinreformern
(51€ct/Nm? vs. 57€ct/Nm? Hy).



Abstract — Development of a technical H, membrane reactor

The hydrogen supply of customers with a demand of 50 — 500Nm?h should be secured by an
H, production directly at the customer site by using a compact membrane reformer system
(MR).

For the development of a technical MR practical operating parameters were determined on a
theoretical basis (e.g. T = 600 — 650°C, p = 16bar and a steam-to-carbon ratio of 3). In lab-scale
experimental examinations two types of palladium composite membranes developed by
Plansee and KIT were tested at these operating conditions. Both types showed a very good H.,
permeability compared to literature values. The ideal H./N,-selectivities or H./C-separation
factors, however, suffice only in single cases to produce hydrogen with a purity of >99.95%. The
membranes showed also a good resistance against temperature variations, changes of the
atmosphere and repeated thermal expansion as well as a good long-term stability over 400h of

continuous operation at the afore mentioned conditions.

Simultaneously, two membrane module concepts for a technical MR were examined — one with
continuous (concept 1.0) and one with sequential H, separation (concept 1.0). The CFD
simulation of a constructional module design of concept 1.0 showed significant influences of
necessary open spaces for the assembly of the module. As a consequence, concept 2.0 was
developed which incorporates a sequence of reforming and H, separation (steps) in separate,
consecutively arranged reformer tubes. Seven of these steps suffice to achieve CH,
conversions and H, separation efficiencies of >80% at the above mentioned conditions.

By integrating the MR in the main production process an efficiency of 77% was achieved (on the
basis of the higher heating values of hydrogen and natural gas or methane which is used for
feed and fuel). For the production of one mole of hydrogen 0,418 mole of methane were
required. In a concluding economic analysis of the MR system it was possible to show that
hydrogen can be produced in a 50Nm3h-MR with membrane costs of <50.000€ at a 10%
advantage in comparison to conventional small-scale reformer systems (51€ct/Nm?® vs.
57€ct/Nm?3 Hy).
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Einleitung und Zielstellung

Einleitung und Zielstellung

Die Versorgung von Kleinkunden mit einem Wasserstoffbedarf von 50 — 500Nm?3h geschieht
zum Grolfiteil durch Tanklastwagen, die das Gas in flissiger oder komprimierter Form von
zentralen Hy-Produktionsstandorten aus anliefern. Dieser logistische Aufwand flihrt zu
zusatzlichen Kosten und erhdhten Ausfall- und Sicherheitsrisiken. Eine Umstellung der H,-
Versorgung auf eine Produktion direkt Vorort beim Kunden (on-site Produktion) ist daher
wilnschenswert. Dafur eignet sich als Herstellungsprozess von reinem Wasserstoff besonders
die katalytische Dampfreformierung von Erdgas, da es als Ausgangsstoff zum einen zu den
wichtigsten fossilen Rohstoffen flir die Wasserstoffproduktion zahlt und es zum anderen in
vielen Landern bereits eine gut ausgebaute Erdgasversorgung von Industriestandorten gibt. Der
konventionelle Herstellungsprozess durch die katalytische Dampfreformierung von Erdgas ist
sehr energieintensiv, weshalb Uberschissige Prozesswarme in Verbundstandorten zur
Produktion von Hochdruckdampf genutzt und exportiert wird. AuRerdem ist die Abtrennung des
Produktwasserstoffs aus dem  Prozessgasstrom, die typischerweise in einer
Druckwechseladsorptionseinheit (DWA) durchgefiihrt wird, sehr komplex und kostenintensiv.
Eine Skalierung des konventionellen Prozesses in Richtung kleinerer Produktionskapazitaten
erscheint daher insbesondere aufgrund des relativ hohen Investitionskostenanteils der DWA
unattraktiv. Hinzu kommt, dass die oben erwahnten Kleinkunden meist keinen Bedarf an
Hochdruckdampf haben, so dass diese Art der Effizienzsteigerung des Prozesses nicht entlohnt
wird.

Die Intensivierung und Effizienzsteigerung chemischer und verfahrenstechnischer
Produktionsprozesse durch den Einsatz von Membranen fiihrte in vielen Bereichen, wie z. B.
bei der Wasserentsalzung, zu Energie- und Kosteneinsparungen'. Die Idee zur
Prozessintensivierung der katalytischen Dampfreformierung von Kohlenwasserstoffen durch die
Integration einer H,-selektiven Membran in den Reaktor veréffentlichte Pfefferle? bereits Mitte
der 1960iger Jahre. In diesem Prozess wird der gebildete Wasserstoff direkt Gber die Membran
im Reaktor abgetrennt, wodurch bei ausreichender Selektivitat der Membran ein weiterer
Reinigungsschritt, etwa durch eine DWA, entfallt. Durch die Abtrennung des Wasserstoffs im
Reaktionsraum wird das thermodynamische Gleichgewicht der beteiligten Reaktionen in
Richtung der Produkte verschoben. Dies ermdglicht den Betrieb bei niedrigeren Temperaturen
bei gleichen oder gar hdheren Umsatzen, wodurch eine verbesserte Prozesseffizienz auch
ohne die Produktion von Hochdruckdampf fir den Export erzielt werden kann. Zudem

ermoglicht das niedrigere Temperaturniveau die Einsparung des CO-Konverters und den
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Einsatz preiswerterer Materialien. Wesentliche Nachteile des Membranreformers sind der
geringere Druck und eine beim derzeitigen Stand der Membrantechnologie tendenziell
geringere Reinheit des Produktwasserstoffs. Die Nachteile werden jedoch obsolet, da viele der
Kleinkunden den Wasserstoff nicht mit DWA-Reinheit (>99,999vol% H,) und unter hohem Druck
bendtigen. Solche Abnehmer, vornehmlich aus dem Segment der Glas- und Metallindustrie,
verwenden den Wasserstoff z. B. als Reduktions- und Schutzatmosphéare oder Brenngas (z. B.
beim Flammenpolieren in der Spezialglasherstellung) und sind mit dem zur Zeit vor allem in
Hochdruckflaschen gelieferten Wasserstoff in Bezug auf Qualitdt und Druck Uberversorgt.
Gerade die Umstellung dieser Kunden ist besonders attraktiv, da nicht nur die aufwandige
Belieferung per Tanklaster entfallt, sondern gleichzeitig Produktionsmengen des hdéherwertigen

Wasserstoffs freisetzt werden und so Kapazitatsoptimierungen ermaoglichen.

Vor diesem Hintergrund wurde 2009 eine Kooperation zwischen der Osterreichischen Firma
Plansee SE (PSE), dem Karlsruher Institute of Technology (KIT) und dem Geschéaftsbereich
Linde Engineering der Linde Group (LE) ins Leben gerufen, die das Ziel verfolgte, einen
Membranreformer zur on-site Wasserstoffproduktion zu entwickeln. Ein Hauptziel des auf drei
Jahre angelegten Projekts war die Demonstration der Membranreformertechnologie auf Basis
einer neu zu entwickelnden tubularen Palladiumkompositmembran. Die PSE als Spezialist im
Bereich Werkstoffe und Verbindungstechnik und geplanter zukiinftiger Produzent der Membran
war verantwortlich fiir die Entwicklung und Fertigung des Membrantragersystems (Metalltrager
und  Zwischenschicht) flir Labormuster sowie der Hochskalierung der Pd-
Beschichtungstechnologie. Das KIT als Knowhow-Trager der Pd-Beschichtungstechnologie war
verantwortlich fir die Beschichtung des Membrantragers mit Palladium im Labormafistab sowie
der anschlieRenden Charakterisierung der Pd-Membran. Die technischen Arbeitspakete von LE
umfassten die Untersuchung der Membran unter Prozessbedingungen im Labormalstab, die
Erarbeitung eines Konzepts fiir die Integration der Membran in den Reaktionsraum
(Membranreformer) und die Integration des Membranreformers in den Gesamtprozess. Als
technische Kriterien fir die Membran bzw. den Gesamtprozess wurden Zielwerte fir die Ho-
Reinheit (>99,95v0l% H,) und den H,-Abgabedruck (2 — 3bar) definiert, die fur die oben

genannten Kundensegmente als ausreichend gelten.

Im Rahmen der 3-jahrigen Laborphase des Entwicklungsprojekts wurde der Inhalt dieser Arbeit
erarbeitet, deren Ziel die Entwicklung eines Membranreformerkonzepts im technischen Malistab
mit einer H,-Produktionskapazitat von ~50Nm?3h war. Die Art der zu entwickelnden Membran

(Pd-Kompositmembran), ihr Aufbau (metallischer Trager/keramische Zwischenschicht/selektive
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Pd-Schicht), ihre Geometrie (tubular) sowie ihre Dimensionen (Durchmesser, Lange) wurden
von den Projektpartnern bereits im Vorfeld dieser Arbeit festgelegt. Auf dieser Grundlage
erfolgte in der Projektphase die Entwicklung und Fertigung der Membran mit Hilfe von
Membranrohren im LabormaRstab. Dabei war es das Ziel, diese Membranen moglichst mit den
spater verwendeten Herstellungsverfahren zu produzieren. Ein wesentlicher Bestandteil der
Arbeit war die Bestimmung der Leistungsfahigkeit (H.-Transportkinetik, Trennleistung) und
Stabilitadt dieser Membranrohre bei den Betriebsbedingungen der technischen Anlage (Kapitel
3). Diese wurden zuvor mit den in der Fachliteratur beschriebenen Zusammenhangen des
Systems aus Reaktion und Abtrennung und eigenen theoretischen Betrachtungen identifiziert
(Kapitel 2). Parallel zu den experimentellen Arbeiten begann mit Hilfe von Simulationssoftware
die Erstellung eines ersten Konzepts zur Hochskalierung des Systems in den technischen
Malstab, wobei hier zunachst mit Literaturwerten gearbeitet wurde (Kapitel 4). Zentraler Punkt
war dabei die Integration einer ausreichend gro3en Membranflache in den Reaktionsraum
(Standardreformerrohr) unter den vorgegebenen Randbedingungen wie Dimension und
Geometrie der Membran sowie Einsatz eines kommerziell verfligbaren Katalysators in
Pelletform. Unter Berucksichtigung entsprechender konstruktiver und fertigungstechnischer
Moglichkeiten der Modularisierung einzelner Membranrohre wurde der Fokus zunachst auf die
Ermittlung der bendtigten Membranflaiche gelegt. Nach der Beurteilung der
stromungstechnischen Auswirkungen der Membranintegration flr eine Modulkonstruktion mit
simultaner H,-Abtrennung wurde ein verandertes Membranmodulkonzept mit sequentieller H,-
Abtrennung entwickelt (Kapitel 5). Nach Abschluss der experimentellen Arbeiten wurden die
generierten Ergebnisse mit den theoretischen Arbeiten verknlpft. Fir das abschlieRende
Integrations- und  Membranreformerkonzept wurde schlussendlich ein  mdglicher
Gesamtprozess simuliert, um die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens mit dem Stand der Technik

vergleichen zu kénnen (Kapitel 6).



1 Grundlagen der katalytischen Dampfreformierung von Erdgas

1 Grundlagen der katalytischen Dampfreformierung von
Erdgas

1.1 Chemische Reaktionen

Bei der katalytischen Dampfreformierung von Erdgas werden die enthaltenen
Kohlenwasserstoffe mit Dampf zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff (Synthesegas) nach

folgender allgemeinen Reaktionsgleichung (1) umgesetzt®.
CpHp + nH, 0 2 nCO + (m/2 + n)H, AHp > 0 kJ/mol

Da Methan (CH,) der Hauptbestandteil von Erdgas ist, wird im Folgenden nur dessen
Umsetzung mit Wasserdampf zu Synthesegas betrachtet. Die Reaktionsgleichung der stark

endothermen Reaktion (MSR’-Reaktion, Gl. I1) lautet gemaR Gleichung I:
CHy + H;0g) 2 CO + 3 H, AHg = 4206 k] /mol Il

Je nach Reaktionsbedingungen laufen im Reaktor zusatzlich zur MSR-Reaktion noch zahlreiche
Neben- und Folgereaktionen ab®. Die wichtigste Folgereaktion ist die exotherme Wassergas-
Shift-Reaktion (WGS-Reaktion, Gl. IIl), bei der das entstandene Kohlenstoffmonoxid (CO) der
MSR-Reaktion mit Dampf exotherm zu Kohlenstoffdioxid (CO,) und weiterem Wasserstoff (H>)

reagiert:
CO + H,0(g 2 CO, + H, AHg = —41 kJ/mol 1]

Da diese Reaktion die H,-Ausbeute erhoht, ist sie bei der Wasserstoffproduktion erwlinscht.
Aus der Summe von MSR- und WGS-Reaktion ergibt sich die Gesamtreaktion (Ges-Reaktion,
Gl IV):

Eine weitere Folgereaktion ist die so genannte Boudouard-Reaktion (Gl. V), bei der zwei CO-

Molekile unter Freisetzung von Warme zu elementarem Kohlenstoff und CO, reagieren:

2C0 2 C(g) + CO, AHg = —173 k] /mol Vv

Methane steam reforming
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Eine endotherme Nebenreaktion ist die thermische Zersetzung von CH,; zu elementarem
Kohlenstoff und H, (Gl. VI):

CH, 2 C(s) + 2 Hy AHg = +75 kj/mol Vi

Bei allen genannten Reaktionen handelt es sich um gleichgewichtslimitierte Reaktionen.

1.2 Thermodynamische Gleichgewichte der Reaktionen

Fur die Berechnung der thermodynamischen Gleichgewichtslage chemischer Reaktionen
werden zunachst die partiellen molaren Enthalpien und Entropien der beteiligten Komponenten
bei Reaktionsbedingungen berechnet. Aus diesen kdnnen unter Berlicksichtigung der
Stochiometrie der betrachteten chemischen Reaktion die molaren Reaktionsenthalpien AHg und
-entropien ASg berechnet werden. Die molare freie Reaktionsenthalpie AGg lasst sich dann

nach der Gibbs-Helmholtz-Beziehung (1-1) berechnen.
AGR:AHR_TASR 1'1

Eine chemische Reaktion kann nur ablaufen, wenn AGgr negativ ist. Im thermodynamischen
Gleichgewicht ist die Anderung der freien Enthalpie gleich null. Aus reaktionskinetischer Sicht
bedeutet dies, dass Hin- und Ruickreaktion gleich schnell ablaufen, also genauso schnell Edukt
verbraucht und wieder gebildet wird. Unter Beruicksichtigung der Druckabhangigkeit der freien

Enthalpie gilt fiir ideale Gase im Gleichgewicht®:
AGr = AGR°+RTInK =0 1-2

Darin ist K die Gleichgewichtskonstante, die fir reale Gase thermodynamisch exakt mit den
Fugazitaten f; (formal bezogen auf den Standarddruck) und den stéchiometrischen Koeffizienten
v; der Reaktionskomponente i berechnet werden kann.

— (%" -

K=TI (p) 1-3
Definitionsgemal bekommt v; in Gleichung 1-3 fur die Produkte ein positives und fur die Edukte
ein negatives Vorzeichen, so dass fir die Gleichgewichtskonstante Werte von K> 1 eine
Gleichgewichtslage auf Seiten der Produkte und Werte von K< 1 auf Seiten der Edukte

bedeuten. In der Praxis kann K statt mit den Fugazitdten mit den Partialdricken p; der

Komponenten berechnet werden, solange ideales Verhalten der Gase vorliegt®. Dies ist bei den
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in dieser Arbeit betrachteten Bedingungen der Fall. Die Gleichgewichtskonstante wird dann mit
K, bezeichnet und kann unter Verwendung des Gesetzes von Dalton fir ideale Gase
umformuliert werden, so dass flr nicht aquimolare Reaktionen (¥ v; # 0) die Druckabhangigkeit

der Gleichgewichtszusammensetzung deutlich wird.

K=" =102 =ne (2) " =k (2 14

Fir volumenverandernde Reaktionen ergibt sich eine Druckabhangigkeit der
Gleichgewichtslage, da das System versucht die Druckveranderung durch Anpassung des
Verhaltnisses von Produkten zu Edukten und umgekehrt auszugleichen (Prinzip des kleinsten
Zwanges von Le Chatelier und Braun). Auflerdem wird bei Betrachtung von K, deutlich, dass
bei Uberstdchiometrischem Einsatz eines Eduktes oder durch Abtrennung eines oder mehrerer

Produkte das System mit einer Verschiebung in Richtung der Produkte reagiert.

Die Temperaturabhangigkeit der Gleichgewichtskonstante wird mit der Van’t Hoff-Gleichung
(1-5) beschrieben’, welche die Auswirkung einer Temperaturverdnderung auf das

Reaktionsgleichgewicht tiber das Vorzeichen der Standardreaktionsenthalpie verdeutlicht.

dinKy  aHp°

dr RT?2 1-5

FiUr endotherme Reaktionen (AHR° > 0) fihrt eine Temperaturerhéhung zu einer Erhéhung der
Gleichgewichtskonstanten und damit zu einer Verschiebung der Reaktion zu den Produkten und
umgekehrt. Fir exotherme Reaktionen (AHg° < 0) fihrt eine Temperaturerhbhung zu einer
Verringerung der Gleichgewichtskonstanten und damit zu einer Verschiebung der Reaktion zu
den Edukten und umgekehrt. Die Temperaturabhangigkeit der Gleichgewichtskonstanten der
hier beschriebenen Reaktionen kann neben der thermodynamisch exakten Berechnung z. B.

auch mit folgender Gleichung 1-6 hinreichend genau approximiert werden?®:
logK, =A+B/T +ClogT +D-T +E-T? 1-6

Die Koeffizienten A-E sind ebenfalls in der angegebenen Quelle zu finden. Da die Berechnung
der thermodynamischen Gleichgewichtslage von Reaktionen sehr aufwandig ist, bietet sich

hierzu der Einsatz von Berechnungsprogrammen an. In dieser Arbeit wurde dazu z. B. die LE-
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interne Software PCVips oder die Prozesssimulationssoftware UniSim~ mit LE-internen

Stoffdatenbanken verwendet.

Die Ausdricke fur die Gleichgewichtskonstanten K, nach Gleichung 1-4 lauten fur die in

Abschnitt 1.1 genannten Reaktionen wie folgt:

K _ PH2’Pco _ XH23Xco 2 1-7
p,MSR — =
PcH4PH20 XCHaXH20
__ PH2Pco2 __ XH2XCO02
Kywes = = 1-8
PcoPH20 XCOXH20
4 4
PH2 Pcoz XH2 Xco2 2
K. = = : =K ‘K 1-9
PGS T haPH20? | XCHAXH20? p P.MSR = Tp,WGS
Pcoz Xcoz2
K,, = 20z = 2oz . 4 1-10
PV " peo? T xco? /p
2 2
X
Kp,VI — PH2" _ XH2" | 1-11
DPcHa4 XCHa

Durch die starke Endothermie der MSR-Reaktion (lI) werden hohe Methanumsatze durch hohe
Temperaturen begunstigt. AulRerdem ist die Reaktion volumenvergrofernd, wodurch das
Gleichgewicht durch niedrige Dricke in Richtung Produktseite verschoben wird. Das
Reaktionsgleichgewicht der schwach exothermen WGS-Reaktion (lll) wird durch niedrige

Temperaturen begUnstigt und ist vom Druck unabhangig.

1.3 Technische Umsetzung — Der konventionelle Prozess der
katalytischen Dampfreformierung fiir die Ho-Produktion

Abbildung 1 zeigt schematisch die technische Umsetzung des katalytischen
Dampfreformierungsprozesses von Erdgas zur Herstellung von Wasserstoff mit den wichtigsten
Anlagenkomponenten. Diese GroRanlagen besitzen eine H,-Produktionskapazitat von bis zu
300.000Nm3/h°.

" UniSim Thermo 410 Build 4, Version 5.17.0.0, Honeywell International Inc.
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Abbildung 1: Konventioneller Prozess der katalytischen Dampfreformierung zur H,-Produktion
(Quelle LE)

Kernstiick des Dampfreformierungsprozesses von Erdgas bildet der Reformierungsreaktor
(Reformer), der sich aus der Strahlungszone (2) und der Konvektionszone (1) zusammensetzt.
In der Strahlungszone befinden sich etwa 13m lange Reaktionsrohre (Reformerrohre), die mit
einem Nickelkatalysator geflllt sind und mit Hilfe von Brennern befeuert werden. Die
Reformerrohre nehmen circa die Halfte der von den Brennern freigesetzten Warme auf. In der
Konvektionszone wird die Restwarme des Rauchgases der Brenner unter anderem dazu
genutzt, um Prozessdampf zu erzeugen und die Verbrennungsluft vorzuwarmen. Dabei wird
das Rauchgas von ca. 1000°C am Eintritt auf ca. 150°C am Austritt der Konvektionszone
abgekunhlt.

Bevor der Erdgasstrom (Feed) flr den Prozess einsetzbar ist, missen Schwefelkomponenten
auf einen Gehalt von <0,1ppm (parts per million) reduziert werden. Daflir wird er mit einer
geringen Menge Wasserstoff versetzt und bis zu 350°C vorgewarmt. Im zweistufigen
Entschwefler (3) werden die Schwefelkomponenten zunachst zu Schwefelwasserstoff (H,S)
hydriert und anschlieBend adsorptiv entfernt. Im Anschluss wird der entschwefelte Feedstrom
mit Dampf gemischt, in der Konvektionszone des Reformers auf Temperaturen bis zu 650°C
Uberhitzt und in den Reformer geleitet. Dieser Abschnitt ist in Bezug auf die RuRbildung nach

Gl. VI besonders kritisch, da noch kein Wasserstoff entstanden ist, welcher die thermische
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Zersetzung der enthaltenen Kohlenwasserstoffe unterdriickt. Die Bildung elementaren
Kohlenstoffs wird hier durch die Wahl geeigneter Betriebsparameter (hoher Druck und
ausreichende Verdiinnung) unterdriickt. Das D/C-Verhaltnis, also das molare Verhaltnis von
Dampf zum Kohlenstoff im Erdgas, wird dabei in der Regel im Bereich von 2,6 — 2,8 gewahlt,
um das Reaktionsgleichgewicht in Richtung H, zu verschieben (s. Abschnitt 1.2) und
unerwiinschte Nebenreaktionen zu vermeiden'®. Der Prozessgasstrom verlasst den Reformer
typischerweise mit ca. 850°C und besteht bei einem Druck von 21bar und einem molaren D/C-
Verhaltnis von 2,8 zu ca. 50vol% aus H,, 10vol% CO, 5vol% CO,, 31vol% H,O und 4vol%
Methan. Durch die hohe Betriebstemperatur wird die exotherme Boudouard-Reaktion (Gl. V) im
Reformer unterdriickt. Das Prozessgas wird nun in Vorbereitung auf die CO-Konvertierung im
Prozessdampferzeuger auf ungefahr 350°C abgekiihlt. Mit der Einleitung des Stroms in den
adiabaten Hochtemperatur-Shiftreaktor (4) beginnt mit der CO-Konvertierung nach GlI. Il die
Aufbereitungsphase. Dieser Vorgang kann in Bezug auf die Rubildung nach Gl. V kritisch sein,
wenn ein hoher CO-Partialdruck im Prozessgasstrom bei einem zu geringen D/C-Verhaltnis
vorliegt. Am Austritt des CO-Shiftreaktors, den das Rohgasgemisch mit einer Temperatur von
bis zu 500°C verlasst, enthalt es nur noch wenig CO (<3vol%). Anschlielend wird es Uber
mehrere Stufen mit Hilfe des Feedstroms, von Luft und Kihlwasser auf 30 — 40°C gekdhlt,
wobei anfallendes Kondensat zur Dampferzeugung zurickgefuhrt wird. Mit dieser Temperatur
gelangt der Strom in eine Druckwechseladsorptionseinheit (DWA, 5) zur
Wasserstoffaufreinigung. Dort werden die Verunreinigungen unter dem hohen Druck des
Prozessgases adsorbiert und bis zu 90% des enthaltenen Wasserstoffs gewonnen''. Das
Wasserstoffproduktgas verlasst die DWA mit einer Reinheit von typischerweise >99,999vol%
H,. Die adsorbierten Komponenten werden im Regenerationsschritt unter niedrigem Druck
(<4bar) desorbiert und anschlieBend zusammen mit Erdgas zum Beheizen des Reformers

verwendet.

Die technische Umsetzung des oben abgebildeten Prozesses zeichnet sich durch eine hohe
Warmintegration der beteiligten Stoffstrome und damit effiziente Nutzung der fir den
Reformierungsschritt benétigten groRen Warmemenge aus. Im obigen Beispiel werden nicht
weniger als acht Warmetauscher eingesetzt, um die Stoffstréme energetisch zu koppeln. Hinzu
kommt die Produktion von Hochdruckdampf, der im Verbund von anderen prozesstechnischen
Produktionsanlagen genutzt werden kann und Effizienz und Wirtschaftlichkeit des Prozesses
noch verbessert. Flr einen konventionellen Reformer mit Strahlungs- und Konvektionszone wird

zum einen der Wirkungsgrad fir die Strahlungszone, zum anderen der fir den gesamten

10
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Reformer betrachtet. Der Wirkungsgrad der Strahlungszone berechnet sich aus dem Verhaltnis
der Reaktionswarme zur eingebrachten Energie (Verbrennungsenthalpie des Brennstoffs,
Enthalpie des Luft- und Brennstoffstroms). Er ist ein Mal} fir die Verteilung der eingebrachten
Energie zwischen Strahlungs- und Konvektionszone, typische Werte liegen im Bereich von 0,45
— 0,55. Fir die gesamte Reformeranlage berechnet sich der Wirkungsgrad aus dem Verhaltnis
der Reaktionswarme und der weiteren Verwendung des Rauchgases (z. B. Feedlberhitzung,
Dampferzeugung) zur eingebrachten Energie. Konventionelle Grofireformer erreichen durch die
Produktion von Exportdampf Werte von 0,85 — 0,93". Die Effizienz des Gesamtprozesses ohne
Dampfproduktion kann aber auch aus dem Verhaltnis der erzeugten Energie in Form des Hy-
Produktstroms zur eingesetzten Energie in Form von Erdgas flr Feed und Brennstoff auf Basis

der jeweiligen Brennwerte (higher heating value, HHV) berechnet werden'™.

HHVy,Vha
HHVcya'VcHa,ges

Nupv = 1-12
Dieser Bilanzraum umfasst alle auftretenden Verluste, die sich automatisch in einem hdheren
Erdgasverbrauch niederschlagen. Eine weitere wichtige Kennzahl ist das molare Verhaltnis von

Gesamterdgasverbrauch zum H,-Produktstrom @*.

@ = Letges 1-13
V2
Es dient zur Bewertung der H,-Ausbeute des Gesamtprozesses und gibt die Molmenge Methan
(bzw. Erdgas) an, die flr Feed und Brennstoff benétigt wird, um ein Mol H, zu produzieren.

1.4 Stand der Technik — Kleinreformer zur on-site H,-
Produktion

Die Bezeichnung "Kleinreformer" bezieht sich in dieser Arbeit auf Anlagengréfien mit einer H,-
Produktionskapazitdt von 50 — 500Nm?3h. Die hier betrachteten kommerziell verfiigbaren
Anlagen dieser KapazitatsgroRe basieren auf dem im vorigen Abschnitt vorgestellten
konventionellen Verfahren der katalytischen Dampfreformierung von Erdgas zur H,-Produktion.
Das heiflt, nach der Reformierung folgt die Aufbereitung des Rohgases durch die CO-
Konvertierung mit anschlieBender Reinigung des entstandenen H; in einer DWA. Im Gegensatz
zu vielen Groflanlagen an Industriestandorten sind Kleinreformer zusatzlich mit einem

Erdgaskompressor ausgestattet, da an ihrem Einsatzort meist kein Hochdruckerdgasnetz

11
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verfigbar ist. Eine Zusammenfassung anderer Kleinreformertypen ist unter anderem bei
Ogden® (2001) zu finden.

Der Geschaftsbereich Linde Engineering der Linde Group hat zusammen mit der deutschen
Firma WS Reformer den HydroPrime (Abbildung 2), einen Kleinreformer mit einer H,-

Produktionskapazitat von 300Nm?3h, entwickelt.

Abbildung 2: Animation des HydroPrime Reformers von Linde Engineering mit einer H,-
Produktionskapazitit von 300Nm?h

Der HydroPrime ist seit 2011 als kommerzielle Anlage auf dem Markt. Neben ihm wurden
innerhalb der letzten Jahre insbesondere von kleineren Firmen Reformersysteme zur on-site H,-
Produktion entwickelt. Dazu zahlen z. B. die US Firmen H,Gen, Harvest Energy Technology
und die niederléandische Firma HyGear (HyGear HGS™). Seit 2009 ist die H,Gen Technologie
unter der Bezeichnung Hyos-R im Portfolio von Air Liquide' zu finden, nachdem Air Products
bereits 2008 die Firma Harvest Energy Technology akquiriert hatte und deren Technologie nun
als Prism-HG'® vertreibt. Ein weiteres System ist von Osaka Gas (Hyserve'’) auf dem Markt
erhaltlich. Die folgende Tabelle 1 fasst die oben genannte Auswahl der Kleinreformer unter

ihrem Markennamen und mit wichtigen Kennzahlen zusammen.

12



1 Grundlagen der katalytischen Dampfreformierung von Erdgas

Tabelle 1: Ubersicht iiber ausgewihite kommerzielle Kleinreformer, CH4:
berechnet mit dem Brennwert von Methan, * Herstellerangabe, *250Nm?/h-
Anlage in Planung, #kapazitétsbezogen

Markenname H,-Kapazitit Footprint® Effizienz PH2,exit
[Nm3/h] [mzh/Nm?] Nett [bar]
Hyos-R™ 53 — 268 0,12-0,07 ~67%" 21
PRISM®-HG 250 >0,12 ~70% 6,9
Hygear HGS 42 — 82* 0,24-0,18  ~45%°™ 6,5
Hyserve 30; 100 0,17;0,06  ~78%°* 8,0
HydroPrime 300 0,11 >65% >15

Der Vorteil der konventionellen Anlagen liegt in der hohen H,-Produktreinheit (>99,999v01%)
sowie dem hoheren Druckniveau des Produktwasserstoffs. Der Footprint der Anlagen wurde auf
die Ho-Kapazitat bezogen und schwankt stark zwischen den einzelnen Herstellern. Die Anlagen
bzw. Prozesse der verschiedenen Hersteller unterscheiden sich deutlich in ihrer Effizienz, die
nach GIl. 1-12 berechnet wurde. Einige Hersteller geben statt der Effizienz nur den
Erdgasverbrauch ohne zugehérigen HHV an, weshalb in diesem Fall die Effizienz mit dem HHV
von Methan berechnet wurde. Die Effizienz des HydroPrime betrédgt mindestens 65%. Die zum
Teil groBen Unterschiede der Effizienzen kdnnen einerseits auf unterschiedliche
Prozessbedingungen (z. B. das Druckniveau) und Unterschiede in der Prozessflihrung (z. B.
das Ausmald der Warmeintegration) und die damit assoziierten Investitions- und Betriebskosten
hindeuten. Andererseits kann jedoch auch die Berechnungsgrundlage des einzelnen Herstellers
sowie die getroffenen Annahmen eine Rolle spielen (Erdgasverbrauch und HHV). Grundsatzlich
gilt, je hoéher der Aufwand fir Warmeintegration (hohere Effizienz), desto hdher die
Investitionskosten aber geringer die Betriebskosten und umgekehrt. Beispielsweise erreichen
typische GroRanlagen mit hoher Warmeintegration (vgl. Abschnitt 1.3) bereits ohne

Beriicksichtigung der Produktion von Exportdampf Effizienzen von bis zu 85%"°.
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2 Prozessintensivierung durch den Einsatz einer Pd-
Kompositmembran — der Membranreformer

Als Membranreaktor wird ein Reaktor bezeichnet, in dessen Reaktionsraum eine Membran
integriert wird. Dabei kann die Membran zur Abtrennung einer Produktkomponente (Extraktor),
zur Dosierung eines Reaktanden (Distributor) oder als Katalysator fir die Reaktion (Kontaktor)
dienen. Der bei weitem am meisten untersuchte Membranreaktortyp, der Extraktor, wurde
1966 erstmals von Pfefferle et al.? beschrieben, um Synergien von Reaktion und Abtrennung
auszunutzen, da es mit diesem System mdglich ist Umsatze Uber der theoretischen
Gleichgewichtslage bei den entsprechenden Reaktionsbedingungen zu erzielen. Dabei wurde
bereits die katalytische Dampfreformierung von Kohlenwasserstoffen betrachtet. Gryaznov et al.
lieRen sich 1977 die Kombination aus Extraktor und Distributor am Beispiel von Dehydrierungs-
und Hydrierungsreaktion mit einer wasserstoffpermeablen Membran patentieren’. Itoh?
patentierte 1995 einen Membranreaktor fiur Dehydrierungsreaktionen mit einem
sauerstoffhaltigen Spilgas, um den abgetrennten Wasserstoff umzusetzen und so einerseits die
Triebkraft Uber die Membran zu erhéhen und andererseits die benétigte Warme fir die
Dehydrierung  bereitzustellen. In Deutschland veroffentlichten  Wissenschaftler des
Forschungszentrum Jilich im Jahr 1986 die Idee zur Durchfliihrung der katalytischen
Dampfreformierung von Erdgas in einem Membranreaktor, der im Folgenden als

Membranreformer bezeichnet wird (MR)?'.

Der Einsatz der Membran zur Abtrennung von reinem Wasserstoff bei der katalytischen
Dampfreformierung erfordert Stabilitdt bei hohen Temperaturen (400 — 650°C), ein hohe H,-
Transportffahigkeit sowie eine hohe Trennwirkung. Kommerziell verfligbare organische
Polymermembranen’, wie sie industriell bereits seit den 1970iger Jahren z. B. zur
Ruckgewinnung von Wasserstoff aus Raffinatgasen eingesetzt werden, sind nur bis ca. 200°C
temperaturbestandig'’. Porése Membranen aus anorganischen Materialien (Glas, Keramik) sind
zwar sehr temperaturbestandig, jedoch existiert aufgrund ihrer Porositat ein Zielkonflikt
zwischen hoher Transportfahigkeit und hoher Trennwirkung®. Eine gréRere Trennwirkung durch
Verringerung der Porendurchmesser fuhrt zu einem Verlust an Transportfahigkeit.
Metallmembranen sind ebenfalls temperaturbestandig und verfligen aufgrund ihrer dichten,
unporésen Schicht Uber eine theoretisch unendlich hohe Trennwirkung, da sie nur fir

Wasserstoff durchlassig sind. Bereits im Jahre 1866 erkannte Graham die gute

" z. B. PRISM™ von Air Products
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Wasserstofftransportfahigkeit von Palladium, und obwohl Snelling?® bereits 1916 einen Apparat
zur Abtrennung von Wasserstoff aus einer Gasmischung patentieren liel3, dauerte es bis in die
Nachkriegszeit des 2. Weltkriegs, bis es zu nennenswerten technischen Anwendungen dieser
Eigenschaft des Metalls als Membran kam?®*. Es folgte die Entwicklung Pd-basierter Membranen
z. B. durch die Legierung des Palladiums mit Silber durch Hunter® (1956), die seit Ende der
1950er Jahre zur Abtrennung von Wasserstoff zum Einsatz kamen. Dazu zahlen z. B.
Membranmodule zur Produktion von hochreinem Wasserstoff fiir die Halbleiterindustrie®®?"-%
sowie die einzige groRtechnische Anwendung der Union Carbid®** zur Abtrennung von
Wasserstoff aus einem Produktgasstrom der Kohlevergasung. Der spektakularste Einsatz war
sicherlich im ersten Methanolreformer mit membranbasierter H,-Abtrennung zur

Wasserstoffversorgung der britischen Antarktisstation 1975°".

Da die Ho-Transportfahigkeit der Membranen jedoch von der Dicke der Metallschicht abhangig
ist (s. Abschnitt 2.1.4.1), wurden Metallkompositmembranen entwickelt (s. Abschnitt 2.1.2),
deren Ziel mit verschiedenen neuen Herstellungsverfahren (s. Abschnitt 2.1.3) die Reduktion
der Schichtdicke auf unter 20pm war. Wie bereits in der Einleitung erwahnt, entschied man sich
bei Projektbeginn ebenfalls flir die Entwicklung einer Pd-Kompositmembran, da
Metallmembranen fir den Einsatzbereich in einem Membranreformer zur H,-Produktion

geeigneter sind als pordése keramische Membranen®?.

2.1 Grundlagen der H,-Abtrennung mit Pd-(basierten)
Kompositmembranen

2.1.1 Terminologie

Als Grundlage fiir eine einheitliche Terminologie in dieser Arbeit dient die Veroffentlichung von
Koros et. al. (1996)®, in welcher die Autoren im Namen der IUPAC wichtige und in der
Membrantechnik haufig verwendete Begriffe definieren. Einige dieser Definitionen werden in
diesem Abschnitt ins Deutsche Ubersetzt wiedergegeben und sinnvoll erganzt. Zur
Erleichterung der Erklarung dient die folgende schematische Darstellung eines
Membransystems in Abbildung 3.
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Membranreformer
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Abbildung 3: Schematische Darstellung eines Membransystems in Gleichstromanordnung

Eine Membran trennt per Definition ein System in zwei Rdume. Als Permeatseite wird jener
Raum bezeichnet, in welchen die permeablen Teilchen aus dem Stoffeingangsstrom durch die
Membran stromen. Dementsprechend wird der Strom, welcher das System permeatseitig
verlasst, Permeatstrom genannt. Die andere Seite wird als Retentatseite und folglich der das
System diesseitig verlassende Stoffstrom als Retentatstrom bezeichnet. Der retentatseitige
Stoffeingangsstrom wird Feedstrom genannt. Aus verfahrenstechnischen Grinden kann
permeatseitig ein Splilgasstrom eingesetzt werden, um die permeablen Teilchen besser aus
dem Membransystem zu transportieren. Dieser kann in gleicher (Gleichstrom, s. Skizze) oder

entgegengesetzter Stromungsrichtung (Gegenstrom) zum Feedstrom angeordnet sein.

Die Anzahl der Teilchen, welche die Membran pro Zeiteinheit passieren, wird als Membranfluss
Fuv bezeichnet. Er ist bei Metallmembranen eine Funktion der Permeabilitat des
Membranmaterials, der Dicke der selektiven Metallschicht sy, der Membranflache A, und der
Triebkraft iber die Membran (z. B. der Partialdruckdifferenz der permeablen Spezies zwischen
Retentat- und Permeatseite). Ohne Einsatz eines Spiilgasstroms entspricht der Membranfluss
dem Permeatstrom. Dividiert man ihn durch Ay, erhalt man die Flussdichte Jy. Durch erneute
Division durch die Triebkraft GUber die Membran ergibt sich schlieRlich die Permeanz P, als
triebkrafts- und flachenunabhangiger Leistungsparameter flr die Transportfahigkeit der
Membran. Sie wird in dieser Arbeit in der Einheit [mol/m?sPa™] angegeben und ist nur noch eine
Funktion von Q(T) und sy. Der Triebkraftsexponent n kann Werte zwischen 0,5 und 1
annehmen und ist von der Transportart abhangig (vgl. Abschnitt 2.1.4.1). Wa&hrend die
Permeanz eine Eigenschaft der Membran darstellt, ist die bereits genannte Permeabilitét Qu
eine Eigenschaft des Materials, aus welchem die Membran besteht, oder dessen Morphologie.
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Sie beschreibt folglich die Transportfahigkeit des Materials (oder der Struktur) und ist lediglich

von der Membrantemperatur T, abhangig.

Jede Membran zur Gastrennung besitzt eine selektive Schicht. Durch diese gelangen einige
Gaskomponenten schneller als andere, wodurch die Trennung der Spezies erfolgt. Daher
werden im Zusammenhang mit Membranen haufig die Begriffe Selektivitat und Trennfaktor als
Mal fir die Trennleistung einer Membran genannt. Die Selektivitdt S, oft auch als ideale
Selektivitat bezeichnet, wird als Quotient der Permeanzen der Reingase j und k oder alternativ
deren Flussdichten bei gleicher Temperatur und Druckdifferenz berechnet (vgl. Gl. 2-1).

_ Pnj(Tm)

Im,j(Ap,Ty)
e = bzw. S;, = ———
IR Pagg(Tan)

Sk Im (4D, Ty) 2-1

Der Ausdruck "ideal" verdeutlicht, dass es sich hierbei lediglich um eine formale Trennleistung
der Membran handelt. Ihre Verwendung als Maf} fur die Trennleistung hat jedoch den Vorteil,
dass sie aus Messgrofien leicht zu ermitteln ist. Die tatsachliche Trennleistung der Membran
wird durch den Trennfaktor beschrieben, wobei die IUPAC dabei zwischen dem Trennfaktor TF
und dem Trennkoeffizienten TK unterscheidet. Der Trennfaktor ist definiert als das Verhaltnis
der Molenbriiche der Komponenten j und k im Permeatstrom relativ zu deren Verhaltnis im
Retentatstrom (vgl. Gl. 2-2).

5= G2,/ G, 27
Die Indizes j und k werden dabei so gewahlt, dass sie flir den Trennfaktor Werte grof3er eins
ergeben. Ist der Trennfaktor gleich eins, erfolgt keine Trennung der Komponenten j und k.
Durch die héhere Permeabilitdt einer Spezies durch die Membran veradndern sich die
Partialdriicke oder Konzentrationen und damit auch die Triebkraft entlang der Membran,
wodurch sich die Trennleistung der Membran o&rtlich andert. Der Trennkoeffizient ist daher
definiert als das Verhaltnis der Molenbriiche der Komponenten j und k an der Stelle i der
Membran auf der Permeatseite relativ zu deren Verhaltnis an derselben Stelle auf der
Retentatseite (vgl. Gl. 2-3).

TKj'k N (;C_’i)perm(i)/(;c_’i)ret(i) 23

Auch beim Trennkoeffizienten werden die Indizes j und k so gewahlt, dass sich Werte gréer

eins ergeben. Er ist eine lokale Gré3e und messtechnisch nur schwer zuganglich.
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2.1.2 Klassifizierung von Pd-(basierten) Kompositmembranen zur
Abtrennung von Wasserstoff

Pd-(basierte) Kompositmembranen zahlen allgemein zur Gruppe der Feststoffmembranen. In
Anlehnung an De Falco et. al.** kénnen diese nach folgenden drei grundlegenden
Charakteristika klassifiziert werden:

e nach ihrer Geometrie,
e nach ihrer Materialart und
e nach ihrer Morphologie, welche die Transportart bestimmt, auf der die Trennung basiert.

Fur jede dieser drei Eigenschaften lassen sich zahlreiche Untergruppierungen bilden, die eine
grolRe Anzahl von Kombinationsmdéglichkeiten und damit die Vielzahl von unterschiedlichen

Feststoffmembranen erméglichen (Abbildung 4).

Membran-
klassifizierung

Materialart

Transportart

poras o @ @ @

Metalle

Abbildung 4: Klassifizierung von Feststoffmembranen, in Anlehnung an De Falco et. al*

Pd-(basierte) Kompositmembranen gehdren durch ihre selektive Metallschicht zu den dichten

Membranen. Der Begriff ,Komposit‘, abgeleitet aus dem Lateinischen compositio —
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Zusammenstellung — impliziert, dass es sich bei dieser Art Membranen um gestitzte
Metallmembranen handelt. Die dinne Metallschicht wird durch ein Tragersystem gestiitzt, das
dieser eine groliere mechanische Stabilitat verleiht. Die Geometrie des Tragers bestimmt damit

auch die Geometrie der Kompositmembran.

Im Zusammenhang mit der Durchfihrung der katalytischen Dampfreformierung von Methan
wurden zunachst Pd-basierte Kompositmembranen mit porésen tubularen Tragern aus Vycor-
Glas- (Uemiya et al.*>, 1988), Keramik- (z. B. Al,Os, Way®, 1993) und Edelstahl (Shu et al.*,
1994) hergestellt. Es folgten Membranen auf planaren Tragern (s. Abschnitte 2.2.1 und 2.2.3)
und, aufgrund ihres hohen Oberflache/Volumen-Verhaltnisses, auf keramischen Hohlfasern®.
Dabei hat jedes Tragermaterial seine Vor- und Nachteile. Porése Glas- bzw. Keramiktrager
zeichnen sich durch eine sehr homogene, glatte Oberflache mit definierter PorengréRe und
Porengrélienverteilung aus. Diese Eigenschaften beeinflussen bei einigen
Herstellungsverfahren die benétigte Schichtdicke fiir eine defektfreie, selektive Schicht®*. Von
Nachteil ist der grole Unterschied der thermischen Ausdehnungskoeffizienten y dieser
Tragermaterialien zu dem von Palladium (yaz03 = ~7,5um/mK vs. ypg = 11,8um/mK)***".
Hinzu kommt bei der technischen Anwendung der aufwandige Ubergang von poréser Keramik
auf dichtes Metall beim Einbau der Membran in den Reaktor. Aus verbindungstechnischer Sicht
sind Kompositmembranen mit gesinterten, pordsen Edelstahltragern (SS) ideal fir den Einbau
in den Reaktor geeignet. Allerdings besitzen diese Trager in der Regel eine breitere
Porengrélienverteilung sowie eine rauere Oberflache. Eine Mdoglichkeit diese Nachteile
zumindest teilweise auszugleichen
ist der Einsatz von asymmetrisch-
porosen Metalltrdgern (APSS) mit
einer sich verringernden Porositat
hin  zur zu  beschichtenden
Oberflache. Ein weiterer Nachteil
ist, dass es bei langerem Betrieb
unter hoher Temperatur zu
intermetallischer Diffusion zwischen

den Trager- (z. B. Eisen oder

100

Chrom) und Membrankomponenten
Abbildung 5: Querschliff der im Rahmen dieser Arbeit
eingesetzten Pd-Kompositmembran, 1 poroser
ungewiinschte Form der Metalltrager, 2 keramische DBL, 3 Pd-Schicht

(Palladium) kommen kann. Diese
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Legierungsbildung kann zu irreversiblen Verringerung der H,-Permeanz und zu lokalen
Defekten in der Membran filhren*?. Die Weiterentwicklung von Kompositmembranen sollte die
genannten Vorteile von keramischen und metallischen Trigern kombinieren. Shu et al.*®
entwickelten 1996 die Idee, intermetallische Diffusion durch eine Metalloxidschicht als
Diffusionsbarriere (diffusion barrier layer, DBL) zu verhindern. Unter anderem Huang und
Dittmeyer** stellten Pd-Kompositmembranen mit einem SS-Trager und einer keramischen
Zwischenschicht her, um intermetallische Diffusion zu verhindern. Durch diese Schicht kann
zusatzlich die raue Oberflaiche des metallischen Tragers ausgeglichen und damit besser

beschichtet werden (s. Abbildung 5).

Die gegenwartige Entwicklung Pd-basierter Kompositmembranen verfolgt insbesondere durch
die Bildung neuer Legierungen das Ziel, die Membranen leistungs- und widerstandfahiger
gegen Inhibitoren wie z. B. Schwefelwasserstoff*>*® zu machen, um so ihr Einsatzspektrum zu
erweitern (z. B. zum Einsatz in Kohlevergasungsprozessen®’). Ein weiteres Ziel ist dabei durch
Auswabhl preiswerterer Metalle wie z. B. Kupfer die Reduzierung der Materialkosten durch die

Verringerung des Pd-Anteils.

2.1.3 Herstellung von Pd-Kompositmembranen

Die groRte Herausforderung bei der Reduzierung der Schichtdicke ist der Erhalt der hohen
Selektivitat der dichten Metallschicht. Die einfachste Art und Weise ist das Kaltwalzen von Pd-
Blechen zu diinnen Folien, die anschlieRend auf Trager aufgebracht werden®®. Der Vorteil
dieser Technik ist prinzipiell die Einfachheit der Durchflhrung sowie der Herstellung einer
Schicht mit einer homogenen Metallgitterstruktur. Von Nachteil fur die Erzeugung immer
dinnerer Schichten sind der hohe Aufwand fur die Sicherstellung der Dichtheit der Folie
(Malnahmen zur Qualitatssicherung), der anzunehmende steigende Ausschuss und die damit
verbundenen steigenden Herstellungskosten. Auch wenn der Preis sicher nicht dem einer
grofltechnischen Folienproduktion entspricht, ist der Verkaufspreis von Einzelfolien zumindest
ein Indiz hierfirr. Hersteller*® bieten z. B. eine 20um Folie (100 x 100mm) ohne Mengenrabatt fiir
umgerechnet 125000€/m? an. Der Materialpreis des Palladiums™ entspricht davon nur ca.

4000¢€, also ca. 3% der Herstellungskosten.

" Annahme: Pd = 22US$/g, USS$/E€ = 1,3, ppq = 12g/cm?
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Fur die Herstellung noch dinnerer Schichten wurden viele alternative Beschichtungsverfahren
eingesetzt, alle mit dem Ziel, eine mdglichst defektfreie Schicht auf den jeweils eingesetzten

Tragern zu erzielen. Zu den am haufigsten eingesetzten Verfahren zéhlen*:

stromloses Abscheiden (electroless plating, ELP),
e galvanisches Abscheiden (electro-plating, EP),

e physikalische Gasphasenabscheidung wie z. B. Sputtern (physical vapour deposition,
PVD),

e chemische Gasphasenabscheidung (chemical vapour deposition, CVD).

Da die Entwicklung und Herstellung der Pd-Kompositmembran kein Bestandteil dieser Arbeit
war, werden die genannten Verfahren nur kurz vor dem Hintergrund einer Membranfertigung im
industriellen MaRstab beschrieben. Die Herstellung der in dieser Arbeit verwendeten Membran
wird im Abschnitt 3.1 kurz beschrieben. Detaillierte Beschreibungen der einzelnen Verfahren
und Varianten bieten unter anderem Basile et al.>’ (2008) und Paglieri und Way®* (2002).

Letztere beschreiben vor allem das ELP-Verfahren sehr ausfiuhrlich.

Bei diesem handelt es sich um ein nasschemisches Verfahren, bei dem Palladium auf einem
beliebigen Trager abgeschieden werden kann. Daflir werden in einem ersten Schritt Pd-Keime
auf die zu beschichtende Oberflache aufgetragen (Aktivierung des Tragers), damit die Reaktion
an der Oberflache stattfinden kann. Dies geschieht zum Beispiel durch Eintauchen des Tragers
in Pd-Acetat-Loésung und anschlieRender Kalzinierung. Im zweiten Schritt wird dann in einer
autokatalytischen Reaktion so lange Palladium an den Pd-Keimen abgeschieden, bis sich eine
durchgehende, dichte Schicht bildet. Das Palladium liegt dabei in der Lésung des
Beschichtungsbades als meta-stabiler Komplex vor und wird mit Hilfe eines Reduktionsmittels
(z. B. Hydrazin) an bereits abgeschiedenem Palladium reduziert. Durch die relativ geringe
Abscheiderate bilden sich sehr homogene und dichte Pd-Schichten aus. Das Verfahren ist
labortechnisch leicht und kostenglnstig umsetzbar und mit Abstand das am meisten
verwendete Verfahren, um Pd-Kompositmembranen im Labormaf3stab herzustellen. Ein
Nachteil in Bezug auf die grof3technische Membranproduktion ist die schwierige Kontrolle der
Reaktion unter den Gesichtspunkten einer wirtschaftlichen Abscheiderate und hoher
Badausnutzung. So kann es z. B. durch Verunreinigungen und UbermaRiger Zugabe des

Reduktionsmittels leicht zur Verlagerung der Reaktion in die Flissigphase kommen. Dennoch
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wird versucht das Verfahren zur Beschichtung grélierer Trageroberflachen zu skalieren (s.
Abschnitt 2.2.2).

Beim EP-Verfahren handelt es sich um ein in der Industrie vielfach eingesetztes,
nasschemisches Beschichtungsverfahren. In der Beschichtungslésung vorliegende Pd-Kationen
wandern durch Anlegen einer Spannung zur Kathode (i. e. dem Trager), wo sie zu Palladium
reduziert werden. Die Vorteile des Verfahrens liegen in einer einfachen Steuerung der
Abscheiderate Uber das angelegte elektrische Feld sowie der intrinsischen Kontrolle des
Reaktionsortes und einem hohen Ausnutzungsgrad des eingesetzten Palladiums. Ein Nachteil
ist, dass eine leitfahige Oberflache bendtigt wird, wodurch die Beschichtung keramischer Trager

nicht moglich ist.

Auch PVD- und CVD-Verfahren wurden bereits eingesetzt um dinne Metallschichten fir Pd-
Kompositmembranen herzustellen. Es handelt sich um industriell erprobte und
prozesstechnisch gut kontrollierbare Verfahren wie z. B. das Sputtern. Vereinfacht gesagt, wird
beim Sputterprozess ein Edelgas ionisiert und die entstehenden lonen durch Anlegen einer
Spannung auf ein Palladiumtarget, welches sich Gber dem zu beschichtenden Substrat befindet,
gelenkt. Durch die aufprallenden lonen werden Pd-Atome aus dem Target geschlagen, die auf
das Substrat fallen und sich dort ablagern. In Bezug auf porése Trager und raue Oberflachen
besteht die Gefahr von Abschattungseffekten, so dass nicht immer homogene Schichten
erzeugt werden koénnen. Das Verfahren bietet sich vor allem fir planare Geometrien und
kostenglinstige  Legierungsbildung an. Diese Vorteile nutzte das Norwegische
Forschungsinstitut SINTEF bei der Entwicklung eines Sputterverfahrens zur groftechnischen
Membranproduktion®®. Dabei wird die dichte Metallschicht (z. B. aus Pd oder Pd-Legierungen)
zunachst auf einen glatten, planaren Untergrund gesputtert. Diese Schicht kann anschlielsend

als Folie abgenommen und auf einem porésen Trager aufgebracht werden.

Im Vergleich zum Kaltwalzen von Folien missen in Bezug auf die Wirtschaftlichkeit der
Verfahren vor allem die Herstellungskosten der Pd-Precurser sowie deren Ausnutzungsgrade
betrachtet werden. Auflerdem sollten die Verfahren stets unter dem Gesichtspunkt einer
nachhaltigen und ressourcenschonenden Produktion ausgewahlt werden
(Lebenszyklusanalyse). Vor diesem Hintergrund sind die Weiterentwicklung der Verfahren oder
deren Kombination zur Verbesserung® bzw. zur Kostenreduktion (z. B. durch
Wiederverwendung der Trager)*® der Membranen sowie die Entwicklung in Richtung

grofldtechnischer Produktionsprozesse (wie das Sputterverfahren von SINTEF oder die
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Hochskalierung des ELP-Verfahrens) auch heute noch Gegenstand intensiver

Forschungsaktivitat.

2.1.4 Stofftransport durch Pd-basierte Kompositmembranen

Bei Pd-basierten Kompositmembranen beruht die Trennwirkung der Membran auf der dichten
Metallschicht, die nur fiir Wasserstoff permeabel ist. Der H,-Stofftransport durch die selektive
Schicht kann mit einem L&slichkeits-Diffusions-Mechanismus (LDM) beschrieben werden.
Durch die Schichtdickenverringerung bei Kompositmembranen erreichen diese in der Regel
keine unendliche Selektivitat, so dass ebenfalls Stofftransport Gber Defektstellen (Poren) in der
Metallschicht stattfindet. AuRerdem kann bei hohen H,-Permeanzen der Metallschicht bei

Kompositmembranen auch der Stofftransport durch den pordsen Trager limitierend sein.

2.1.4.1 Stofftransport durch die dichte Metallschicht (Loéslichkeits-Diffusions-
Mechanismus)

Der H,-Transport durch die dichte Metallschicht setzt sich aus mehreren Elementarschritten

zusammen®®:

o Physikalische Adsorption der H,-Molekiile an der retentatseitigen Membranoberflache,

e Katalytische Spaltung (Dissoziation) der Hy-Molekile und Chemisorption der H-Atome

an der Membranoberflache,

e Losen der Atome im Feststoff und Diffusion der Atome durch die Membranschicht, wobei
die treibende Kraft das elektrochemische Potential bzw. die H,-Partialdruckdifferenz

zwischen Retentat- und Permeatseite ist,

e Verlassen der Atome des Feststoffes und Rekombination der H-Atome an der
Oberflache und

Desorption der H,-Molekile von der permeatseitigen Oberflache der Membran.

Geht man davon aus, dass die Diffusion der Wasserstoffatome durch die Membran der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist, kann der Stofftransport mit dem LDM beschrieben
werden. Die Diffusion der H-Atome durch die Metallschicht kann analog dem ersten Fickschen
Gesetz (s. Abschnitt 2.1.4.2) formuliert werden®®:
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Ju=2Ju2 = ~Ds " 2-4
Dabei ist Ds der Diffusionskoeffizient der H-Atome im Metallgitter, sy die Schichtdicke der
Metallschicht und Acy der Konzentrationsunterschied der H-Atome zwischen Retentat- und
Permeatseite. Aufgrund der im Verhaltnis zu den anderen Elementarschritten langsamen
Diffusion der Atome durch das Metallgitter, kann davon ausgegangen werden, dass sich die
Konzentrationen der H-Atome an den Membranoberflachen der Retentat- und Permeatseite im
Gleichgewicht zum jeweiligen H,-Partialdruck py, befinden. Die Konzentration der H-Atome im
Metallgitter ~wird in  Abhangigkeit der Hy-Partialdricke Uber die Sieverts'sche
Loslichkeitskonstante Ks bestimmt. Dies wird fur beide Membranseiten durch die Sieverts-

Gleichung beschrieben®:

Retentatseite: Chret = Ks * \[Duzret 2-5
Permeatseite: Chperm = Ks * \/DHz2perm 2-6

Das Einsetzen der Gleichungen 2-5 und 2-6 in Gleichung 2-4 ergibt die den Stofftransport

beschreibende Gleichung 2-7°°:

Juz = _% ' % = _%(\/sz,ret - \/pHZ,perm) 2-7
Dabei setzt sich die Permeabilitat Q aus Ks und Ds zusammen. Die Permeabilitat des
Wasserstoffs ist demnach sowohl abhangig von seiner Ldslichkeit im Metallgitter als auch von
seiner Diffusivitat. Erstere ist abhangig von der Anzahl an freien Platzen im Metallgitter, letztere
von der Distanz der benachbarten freien Gitterplatze und damit von der Gitterstruktur des
Metalls. Beispielsweise besitzen Metalle mit einer bcc-Struktur wie z. B. Eisen aufgrund der
geringeren Abstande zwischen den benachbarten Gitterplatzen oft eine deutlich hdhere
Diffusivitat als fcc-Metalle wie z. B. Palladium (2,87A fur Fe vs. 3,894 fur Pd). Palladium erreicht
jedoch durch seine deutlich gréliere Laslichkeitskonstante letztlich eine héhere Ho-Permeabilitat
als viele bcc-Metalle®’. Die Temperaturabhangigkeit der Permeabilitat kann {iber eine Arrhenius-

Beziehung ausgedriickt werden®®:
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Q = Q, - e(“Ea/RD) 2-8

Darin ist Qp der Permeabilitatskoeffizient, E, die Aktivierungsenergie. Das PdH-System bildet
bei Temperaturen von ca. 300°C eine «,-Hydridphase mit einer nahezu identischen Gitterlange
von 3,894A. Unterhalb dieser Temperatur erhoht sich die Gitterlange auf bis zu 4,03A wahrend
sich die a;-Hydridphase bildet. Dies flihrt zu einem Volumenzuwachs der Schicht von bis zu

12% und zur Versprdédung der Membran®®,

Prinzipiell kann jeder der oben genannten Elementarschritte den H,-Transport limitieren. Dies ist
abhangig von den herrschenden Bedingungen sowie von der Membranstruktur, insbesondere
der Schichtdicke der Membran. Damit verbunden ist oft eine Abweichung des
Triebkraftexponenten vom Sieverts'schen Wert 0,5. Ward et al.*® (1999) haben den H,-
Transport mit allen Elementarschritten modelliert und mit Hilfe von Literaturdaten untersucht, bei
welchen Bedingungen die einzelnen Elementarschritte beriicksichtigt werden muissen. Dabei
konzentrierten sie sich besonders auf die Adsorptions- und Desorptionsschritte und kamen zu
dem Schluss, dass der Gesamtstofftransport bei Temperaturen tber 300°C diffusionslimitiert ist
und das Gesetz von Sieverts (s. Gl. 2-7) anwendbar ist. Dies gilt auch fliir Membranen mit einer
Schichtdicke von nur 1um. Unterhalb dieser Temperatur ist die Desorption der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt, wohingegen der Adsorptionsschritt nur bei niedrigen H,-
Partialdricken und/oder starker Oberflachenkontamination (vgl. Abschnitt 2.4.5.1)
geschwindigkeitsbestimmend ist. Auch Bhargav und Jackson®® (2009) erweiterten das einfache
Modell von Sieverts, um die Oberflachenprozesse zu berilicksichtigen. lhr Transportmodell
sagte fur Pd-Ag-Membranen voraus, dass diese Elementarschritte bereits flir Schichtdicken von
<10um beriicksichtigt werden miissten. Caravella et al.°" (2010) untersuchten die Einfliisse von
Oberflachenprozessen auf den Triebkraftsexponent. Sie fanden heraus, dass sich
Abweichungen vom Sieverts'schen Wert durch Oberflachenprozesse nur bei niedrigen
Temperaturen und geringen Schichtdicken ergeben. Ab Temperaturen von 400°C kdénnen diese
Effekte auch bei Membranen mit einer Schichtdicke von <2um vernachlassigt werden.
Grundsatzlich gilt jedoch, je dinner die Membran, desto hdher muss die Temperatur sein, ab
der die Einflisse durch Oberflichenprozesse vernachlassigt werden kénnen. Morreale et al.®”
(2003) argumentierten, dass sich der Triebkraftexponent bei hohen Drlicken andert, da sich die
Loslichkeits- und Diffusionskonstanten des PdH-Systems &andern. Abweichungen des
Triebkraftexponenten konnen sich aullerdem durch vermehrten H,-Transport Uber die

Defektstellen und/oder die Limitierung des Stofftransports z. B. durch den porésen Trager
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ergeben (vgl. Abschnitt 2.1.4.2). Aus diesen Betrachtungen heraus ergibt sich zur Beschreibung
des H,-Transports Uber die Membran die folgende allgemeine Gesamttransportgleichung mit

dem unbekannten Triebkraftsexponenten n (2-9).

_QO . e(_Ea/RT) (sz,retn - sz,permn) 2.9

Ju2 = sm

2.1.4.2 Stofftransport durch Defektstellen und Trager

Die Art des Stofftransports durch die Defektstellen in der selektiven Schicht und den porésen
Trager der Kompositmembran ist abhangig von den Betriebsbedingungen und der Gréle der
betrachteten Poren. Poren werden ihrer Grofle nach in Makro-, Meso- und Mikroporen mit
mittleren Porendurchmessern von >50nm, zwischen 50 und 2nm und <2nm eingeteilt®. Bei
Makroporen setzt sich der Gesamtstoffstrom durch die Poren aus einem Poisseuille-Anteil
(viskoser Fluss) und einem Diffusionsanteil (molekulare Diffusion) zusammen®. Die Poisseuille-
Stromdichte Jpyis berechnet sich nach Gleichung 2-10:

rp2pd
TP“P 4P 2-10
8n dz

Jpois = —
Darin ist rp der Porenradius, n die dynamischen Viskositat und g die molare Dichte. Der
Ausdruck dp/dz beschreibt den Druckgradienten Uber die Porenlange. Der Anteil der
molekularen Diffusionsstromdichte Jpi; einer Komponente i des Gasstroms durch eine einzelne,
zylindrische Pore kann mit dem ersten Fickschen Gesetz fiir Gase (2-11) beschrieben werden:

Dim dp;

Ipifri = _Fd_i 2-11
Darin ist D;, der molekulare Diffusionskoeffizient der Komponente i im Gemisch m, R die
allgemeine Gaskonstante und T die Temperatur. Der Ausdruck dpi/dz beschreibt den
Partialdruckgradienten der Komponente i Uber die Porenlange. Da in porésen Medien jedoch
nur ein Teil der tatsachlichen Flache fiir den Transport zur Verfiigung steht und die Poren in der
Regel nicht zylindrisch sind, werden die Porositat ¢, und der Labyrinthfaktor ¢ (auch

Tortuositétsfaktor) eingefiihrt®:
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Ipifri = —%% 2-12
Grundsatzlich gilt, je grofier die Poren und je groRer der Gradient des Absolutdrucks Uber die
Membran, desto gréRer der Anteil der Poisseuille-Stréomung. Je kleiner die Pore, desto groflier
wird der Diffusionsanteil. Aus den GIn. 2-10 — 2-12 wird auch deutlich, dass die Stoffstromdichte
mit steigender Temperatur abnimmt (z. B. auch durch die Temperaturabhangigkeit der
Viskositat). Bei Mesoporen geht die molekulare Diffusion in die Knudsen-Diffusion Uber. Die
entscheidende Grolie bei der Beurteilung der Diffusionsart ist die mittlere freie Weglange der
Gasmolekile in Relation zum mittleren Porenradius der Membran. Nach der kinetischen
Gastheorie berechnet sich die mittlere freie Weglange 1 nach Gleichung 2-13%:

VN
V2mo2N 4

1= 2-13

Darin ist Vy das molare Volumen, o2 der Molekillquerschnitt und N, die Avogadro-Konstante.
Luftmolekiile haben beispielsweise bei Standardbedingungen eine mittlere Weglange von ca.
55nm. Ist die mittlere freie Weglange sehr viel kleiner als der mittlere Porenradius, ist die
Wabhrscheinlichkeit einer Wechselwirkung der Gasmolekile untereinander sehr viel groer als
eine Wechselwirkung der Gasmolekiile mit der Porenwand — es dominiert die molekulare
Diffusion. Ist die mittlere freie Weglange der Molekille deutlich groRer als der mittlere
Porenradius, wird eine Wechselwirkung der Teilchen mit der Porenwand wahrscheinlicher als
eine Wechselwirkung der Teilchen untereinander. Dies ist insbesondere bei niedrigen Dricken,
hohen Temperaturen und kleinen Poren der Fall. Die Stoffstromdichte der Komponente i bei

Knudsen-Diffusion Jkn; in pordsen Medien kann mit Gleichung 2-14 berechnet werden®:

_ _ Epdpore [BRT dp; 2-14
]Kn'l - 37T nM; dz

Darin ist dpore der Porendurchmesser und M; die molare Masse von Komponente i. Der
Ausdruck dpi/dz beschreibt den Partialdruckgradienten der Komponente i Giber die Porenlange,
die bei der Betrachtung eines Leckagenstroms der Schichtdicke der Metallschicht entspricht.
Aus Gleichung 2-14 wird deutlich, dass fir ein bindres Gasgemisch die Trennwirkung formal nur

durch die unterschiedlichen molaren Massen der Komponenten i und j bestimmt wird:
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M;
Si,j = \/M:} 2-15

Die Indizes i und j werden so gewahlt, dass S;; > 1 ist. Bei Knudsen-Diffusion ist die

Trennwirkung der Membran gering, fir ein H,/N,-Gemisch ergibt sich zum Beispiel eine

Selektivitat von ca. 3,7.

2.2 Stand der Technik - Membranreformer

Nahezu alle gangigen Verfahren zur Wasserstoffherstellung in der chemischen Industrie wurden
in Membranreaktoren theoretisch und experimentell untersucht und patentiert. Eine gute
Ubersicht (iber Patente von Membranreaktoren bietet ein Review von Gallucci et al.®® (2009).
Danach wurden ca. 60% aller Patente zur Kkatalytischen Dampfreformierung von
Kohlenwasserstoffen verfasst. Der Rest verteilt sich auf die katalytischen Dampfreformierung
von Alkoholen, die autotherme Reformierung von Kohlenwasserstoffen (ATR), die partielle
Oxidation von Kohlenwasserstoffen (POX) und die CO-Konvertierung (WGS-Reaktion) sowie
einige Dehydrierungs- und Vergasungsreaktionen. Die entwickelten Reaktorkonzepte erstecken
sich von Festbett- (vgl. z. B. Abschnitt 2.2.4) iber Wirbelbett-°® bis hin zu
Mikrostrukturreaktoren®”. Ein wesentlicher Punkt bei der Entwicklung eines Membranreaktors ist
die Integration der Membran in den Reaktionsraum sowie die Art des Warmeeintrags. In Bezug
auf die Membranintegration wurden vor allem Rohr-in-Rohr- und Rohr-in-Mantel- (z. B. Rei®,
2005) bzw. Platte-in-Mantel-Konzepte (vgl. z. B. Abschnitt 2.2.3) verfolgt.

Aufgrund der Vielzahl von Veréffentlichungen, die mittlerweile zum  Thema
~Wasserstoffherstellung in Membranreaktoren® jahrlich erscheinen (mehr als 100 Stlck pro
Jahr), bezieht sich der folgende Uberblick zum Stand der Technik von
Membranreformersystemen nur auf die wichtigsten Entwicklungen der letzten Jahre, die Uber
den Labormalstab hinausgehen. Im Unterschied zum Labormalfstab (vgl. Abschnitt 2.3), wo fur
gewohnlich nur einzelne Membranen mit geringer Flache zum Einsatz kommen, zeichnen sich
die vorgestellten Konzepte durch eine grélere integrierte Membranflache und damit eine Ho-

Produktionskapazitat im Mafistab von einigen Normkubikmeter pro Stunde aus.

2.2.1 Membranreformer von Tokyo Gas

Die am weitesten fortgeschrittene und verdffentlichte Entwicklung eines technischen

Membranreformers gelang japanischen Entwicklern von Tokyo Gas Co. Ltd. (TG) und
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Mitsubishi Heavy Industries Ltd. Die Forschungskooperation begann im Jahr 1992 mit dem Ziel
einen Membranreformer mit einer Produktionskapazitat von 4Nm?®h Wasserstoff zu entwickeln.
Mit diesem Prototyp wurde im Jahr 1996 experimentell die Funktionsfahigkeit des
Reformerkonzepts demonstriert und der erste Betrieb einer 5kW Brennstoffzelle mit Wasserstoff

aus einem Membranreaktor im technischen MaRstab durchgefiihrt®®.

Das patentierte’® Reformerdesign bestand aus vier konzentrisch angeordneten Zylindern,
welche drei Zwischenrdume (Ringspalte) formten. Die inneren beiden Zwischenrdume waren
rdumlich miteinander verbunden und bildeten zusammen den Reaktionsraum des Reformers.
Wahrend sich im innersten Zwischenraum eine reine Katalysatorschittung befand, waren im
Ringspalt zwischen den mittleren Zylindern 24 Membranrohre untergebracht. Diese waren von
einer zweiten Katalysatorschittung umgeben. Die Membranrohre bestanden aus einem
pordsen Metalltragerrohr auf welchem eine diinne Schicht einer Palladiumlegierung aufgebracht
war. Im Inneren des Membranrohres befand sich eine dinne Rohrleitung, Uber die der
produzierte Wasserstoff samt Spllgas ausgeleitet wurde. Die Membranrohre hatten einen
AuRendurchmesser von 20mm bei einer Lange von 600mm. Die eingebaute Membranflache
betrug somit ca. 0,9m2 Der Innenraum sowie der aulerste Zwischenraum waren ebenfalls
rdumlich miteinander verbunden und bildeten die Brenner- bzw. die Konvektionszone des
Reaktors. Die kompakte Bauweise des zylindrischen Reaktors wurde mit seiner Hohe von
einem Meter und seinem Durchmesser von 700mm (inkl. Warmeisolierung) unterstrichen. Die
Funktionsweise des Reformers war wie folgt. Der Feedstrom trat im unteren Teil des Reformers
ein, durchstrémte von unten das erste Katalysatorbett, in welchem die katalytische
Dampfreformierung einsetzte. Das vorreformierte Gas wurde im oberen Teil des Reaktors
umgeleitet und in den Ringspalt mit den Membranrohren gefiihrt. Dort wurde bei simultaner
Abtrennung des Wasserstoffs Uber die Membranrohre noch vorhandenes Methan mit Hilfe der
zweiten Katalysatorschittung weiter umgesetzt. Sowohl das Restgas auf der Retentatseite als
auch der permeatseitige H,-Produktgasstrom wurden anschlieRend im unteren Teil wieder aus
dem Reaktor heraus geleitet. Der Wasserstoffpartialdruck auf der Permeatseite wurde mit Hilfe
des Spiilgases verringert, um die Triebkraft iber die Membran zu erhéhen. In der Brennkammer
wurde die fur den Prozess bendtigte Warme erzeugt. Wahrend die erste Katalysatorschittung
hauptsachlich durch Strahlungswarme der Brennerflamme erhitzt wurde, gab das heilRe
Rauchgas in der Konvektionszone einen Teil seiner Energie konvektiv an die zweite
Katalysatorschittung ab. Durch diese MalRnhahme wurde gewahrleistet, dass die Membranrohre
nicht zu groRer thermischer Belastung ausgesetzt wurden.
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Nach der erfolgreichen Umsetzung des Projekts begann in der Folgezeit die Hochskalierung der
H,-Produktionskapazitdt des Reformers auf zundchst 15Nm3h. Mit der Produktion von
99,99vol% reinem Wasserstoff tiber 1500 Betriebsstunden inklusive 40 An- und Abfahrzyklen
konnte die Funktionsfihigkeit der vergroRerten Anlage demonstriert werden’’. Die Kapazitat
des Prozesses konnte ohne Designveranderungen am Reaktor mit Hilfe eines
Metallhydridspeichers auf 20Nm?®h Wasserstoff erhéht werden. Die folgende Abbildung 6 zeigt

den Reformer der 20Nm?/h-Klasse mit dem zuvor beschriebenen Design.
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Abbildung 6: Aufbau des 20Nm*h-Membranreformers’’

Im Vergleich zum kleineren 4Nm?3h-Prototyp sind zwei wesentliche Anderungen auszumachen.
Zum einen wurde durch eine planare Membrangeometrie die eingebaute Membranflache auf
nun ca. 3,5m? erhdéht. Zum anderen wurde die die Membranen umgebende
Katalysatorschittung durch einen neu entwickelten strukturierten Katalysator ersetzt. Das neu
designte planare Membranmodul’ maR 40 x 460 x 10mm in Breite, Ldnge und Héhe (B x L x H)
und enthielt zwei Membranen auf Grund- und Deckseite. Die selektive Schicht war eine sehr
dinne Folie aus einer Pd/“seltene Erden“-Legierung mit einer Dicke von sy < 20um. Mit der

neuen Geometrie wurde aullerdem die Splulgasleitung eingespart. Insgesamt 96 dieser
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Membranmodule wurden im mittleren Ringspalt installiert. Der monolithische Ni/Al,O3-
Katalysator war zwischen den Membranmodulen untergebracht. Die bereits beschriebene

Funktionsweise des Reformers blieb bis auf den Verzicht des Splilgases unverandert.

Mit dem Eintritt der beteiligten Firmen in das von der japanischen NEDO' staatlich finanzierte 5-
Jahresprojekt zum Bau eines Membranreformers im Jahr 2000, fokussierte man sich in der
ersten Phase (2000 — 2002) auf die Prozessoptimierung des 20Nm?3h-Reformers. In der
zweiten Phase des Projekts (2002 — 2004) stand die Hochskalierung auf 40Nm?*h sowie die
Steigerung der Energieeffizienz des Prozesses im Mittelpunkt. Die folgende Abbildung 7 zeigt
den Gesamtprozess des 20Nm3*h-Membranreformers.
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Abbildung 7: Prozessintegration des 20Nm?®h-Membranreformers mit Metallhydridspeicher71

Die Warmeintegration beschrankte sich auf die Brennerluft und den Feedstrom, welche jeweils
gegen das Restgas bzw. das Rauchgas vorgewarmt wurden. Nach der Luftvorwarmung wurde
das Restgas weiter gekuhlt, in einem Abscheider vom Kondensat getrennt und anschlieRend als
Brennstoff fiir den Brenner verwendet. Der H,-Produktgasstrom wurde in einem externen Kihler
abgekihlt und dann dem Metallhydridspeicher zugeflhrt. Die folgende Tabelle 2 stellt die
typischen Betriebsparameter des 20Nm?®h-Membranreformers dar.

" New Energy and Industrial Technology Development Organization
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Tabelle 2: Typische Betriebsparameter des 20Nm*/h-Membranreformers”

Natural gas feed rate, Nm’/h X 6.68 | Punty. %' 99.999

Boiler fuel (natural gas), Nm*/h 1.52 | Concentration of impurities, ppm

Reformer burner fuel , Nm“/h 9.2 co ND'
(Off gas combustion) COs 0.6

Air ratio 1.3 CH: ) 0.48

Steam to carbon ratio, mol/c-mol 3.0 | Off gas flow rate, Nm’/h 9.6

Reaction temperature, K 823 | Composition of off gas, %

Pressure, MPa H, 18.8
Reaction-side 0.93 co 23
Permeation-side 0.04 CO, 595

Conversion, % i 76.2 CH: 19.3

Hydrogen production rate, Nm'/h  21.5 | Auxiliary power, kW 3.81

Hydrogen recovery, % 92.1 | Energy efficiency (HHV), % 70.3

tThe lower limit of detectorlCO:0.5ppm, C02:0.5 ppm, CH4:0.1ppm

Hervorzuheben ist, dass an Stelle des Spilgases nun ein Unterdruck von 0,4bar auf der
Permeatseite erzeugt wurde, so dass der produzierte Wasserstoff vor weiterer Verwendung
komprimiert werden musste. Die H,-Abtrenneffizienz von gut 92% bezogen auf die gesamte
produzierte Menge fuhrte zu einer H,-Produktionskapazitat von 21,5Nm3/h. Der CH,-Umsatz lag
mit 76,2% deutlich héher als der theoretische Gleichgewichtswert von 25,7% bei den in der
Tabelle angegebenen Reaktionsbedingungen. Die Energieeffizienz der H,-Produktion lag bei
70,3% und wurde hier aus dem Brennwert des produzierten Wasserstoffs im Verhaltnis zur
eingebrachten elektrischen Energie und der des verbrauchten Erdgases berechnet (basierend
auf dem HVVcy,). Nach ca. 2000h Betriebszeit und 35 An- und Abfahrzyklen stieg der Grad der
Verunreinigungen im Produktgas auf ein inakzeptables Niveau, was den Entwicklern zufolge an

der unbefriedigenden mechanischen Integration der Membran lag.

Aufgrund des Erfolges der ersten Projektphase wurde das Vorhaben, mit dem Ziel einen
Reformer mit einer Kapazitdt von 40Nm3/h Wasserstoff zu bauen, fortgesetzt. Da das
zylindrische Design fir grélRere Membranflachen bei gleichen Prozessbedingungen nicht
verwendbar war, wurde die Entwicklung eines neuen Reaktordesigns beschlossen. Darlber
hinaus sollte beim neuen Design die Mdglichkeit bestehen, einzelne Membranen im Falle einer
Leckage einfacher wechseln bzw. die Kapazitat ohne erneute Designveranderungen erhdhen
zu kénnen. Der diesen Kriterien entsprechend entwickelte Reformer hatte ein quaderférmiges
Design. Die Reformerbox (750 x 1200 x 1350mm, B x L x H, inklusive Warmeisolierung, vgl.
Abbildung 8) bestand aus einer kleinen Brennkammer und einer deutlich gréReren
Konvektionszone. Die Brennkammer war mit zwei seitlich installierten Brennern ausgestattet

und Uber eine Verteilerplatte mit der Konvektionszone verbunden. In die Konvektionszone

33



ENTWICKLUNG EINES TECHNISCHEN H,-MEMBRANREAKTORS

eingehangt waren in zwei Blocken a 56 Stiick insgesamt 112 rechteckige Reaktionsrohre (86 x
615 x 256mm, B x L x H). In diese Reaktionsrohre wiederum waren je zwei der planaren
Membranmodule integriert, wodurch sich eine eingebaute Membranflache von ca. 8,2m? ergab.
Die Membranmodule mit dem identischem Design der 20Nm?h-Klasse, jedoch zwei Millimeter
schmaler (40 x 460 x 8mm, B x L x H), waren nun mechanisch in die leicht austauschbaren
Reaktionsrohre und nicht mehr direkt in den Reaktor integriert. Bei dieser Entwicklung
hervorzuheben ist der pragmatische Ansatz die bendtigte Anzahl an Reaktionsrohren fir die
gewlnschte Produktionskapazitat zu bestimmen. Dafiir wurden lediglich einige Reaktionsrohre
bei Betriebsbedingungen auf ihre Ho-Produktionskapazitat getestet und daraus die erforderliche
Anzahl berechnet. Die folgende Abbildung 8 zeigt den Membranreformer der 40Nm3/h-Klasse

aus zwei Perspektiven.
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Abbildung 8: Aufbau des 40Nm?h-Membranreformers; oben: Draufsicht, unten: Seitenansicht’’

Neben den zwei Membranmodulen enthielt ein Reaktionsrohr eine Katalysatorschittung im
unteren Bereich, einen monolithischen Katalysator im oberen Bereich sowie die Zu- und

Ableitungen fir die Gasstrome. Der monolithische Ni/Al,Os-Katalysator hatte eine gewellte

34



2 Prozessintensivierung durch den Einsatz einer Pd-Kompositmembran — der

Membranreformer
Struktur und war auf den
grollen Wandinnenflachen des
Catalys Mamirane module 3.3 ¥ Hydroge: .
i e modile N3 N {g:;-ai? Reaktionsrohrs  aufgebracht.
7 7 =5
e Nacrwal sacie . .
e \\;E_‘-’LT'-—-’-] zaswsEam Samtliche Zu- und Ableitungen
Vit gas
N-IN2  Hydros i i
Caalyst Membrape module Hydrogen verlielen das Reaktionsrohr
= 7’_:__!_ e v e Hydrogen einseitig, so dass alle zentralen
1 - |

Rohrleitungen im oberen Teil

des Reformers verlegt waren.

Abbildung 9: Schematischer Aufbau eines Reaktionsrohres

des 40Nms/h-Reformers’' Abbildung 9 zeigt schematisch

den Aufbau eines
Reaktionsrohrs. Das Feedgemisch wurde durch eine zentrale Leitung im unteren Teil des
Reaktionsrohrs zugefiihrt und in der Katalysatorschittung vorreformiert. Auf dem Weg nach
oben passierte der Strom die beiden integrierten Membranmodule und den monolithischen
Katalysator, wobei Wasserstoff abgetrennt und unverbrauchtes Methan weiter umgesetzt
wurde. Im Anschluss wurden sowohl der H,-Produktgas- als auch der Restgasstrom nach oben
abgefihrt, in zentralen Leitungen gesammelt und aus dem Reformer geleitet. Beheizt wurde
das System mit heilem Rauchgas, welches aus der Brennerzone Uber die Verteilerplatte
gleichmaBig durch die Konvektionszone stromt und einen Teil seiner Warme an die

Reaktionsrohre abgibt.

Gegenlber dem Gesamtprozess des kleineren Reformers wurde bei gleichen
Prozessbedingungen die Energieeffizienz durch verbesserte Warmeintegration der Stoffstrome
um 6% auf Uber 76% gesteigert. Zusatzlich zu der bereits etablierten Integration des alten
Prozesses wird nun die Restwarme des Produktgasstroms fir die Dampfproduktion verwendet.
Aulerdem wird ein Teil des Abgases ruckgefliihrt und zum Aufheizen des Reformers benutzt.
Der CHs;-Umsatz liegt bei 78,7% bei einer H,-Abtrenneffizienz von >92%. Die folgende
Abbildung 10 zeigt den Gesamtprozess einer 40Nm?3/h-Demonstrationsanlage, die seit Mai 2003

in Senju an einer Prototyp-Wasserstofftankstelle von Tokyo Gas betrieben wurde.
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Abbildung 10: Prozessintegration des 40Nm?h Membranreformers”’

Nach mehr als 3300h Betriebszeit und 61 An- und Abfahrzyklen bei konstanter
Wasserstoffproduktion von 30Nm?h stieg der Grad der Verunreinigungen im Produktgas erneut
an”®. In den folgenden Jahren (2005 — 2007) wurde im Rahmen eines weiteren 3-Jahresprojekts
an der Kommerzialisierung und Optimierung des Reformers gearbeitet. Flir die Steigerung der
Ho-Produktionseffizienz und des CH4-Umsatzes auf 81,4% bzw. auf 85,0% wurde die Anzahl
der Reaktionsrohre um von 112 auf 128 erhéht’®, womit sich die eingebaute Membranflache auf
ca. 9,4m? vergroRerte. Mit verbesserten und langzeitstabileren, weil sauberer produzierten
Membranmodulen, wurde das System mehr als 13000h erfolgreich betrieben’. Seit 2008 wird
die Demoanlage mit der Erweiterung einer CO,-Abtrenneinheit betrieben. Den Ergebnissen
zufolge senkt eine 90%ige Abtrennung des Kohlenstoffdioxids aus dem Restgas bei 75%
Kapazitatsauslastung die Energieeffizienz des Prozesses lediglich um 3%’°. Eine weitere
Verbesserung des Prozesses bzw. eine Kostensenkung soll ein neues Membrandesign bringen,
bei dem sich die selektive Pd-basierte Schicht auf einem pordésen Tragerrohr befindet, das
gleichzeitig als Katalysator dient (membrane on catalyst, MOC’’). Kirzlich wurden
Laborergebnisse dieser Membran mit Laufzeiten von mehr als 5000h und H,-Reinheiten von
>99,99vol% bei einer Temperatur von 550°C, einem Druck von 8bar(g) und einem D/C von 3

prasentiert’.
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2.2.2 Bench-scale Membranreformer von ECN

Im Rahmen des EU-geférderten CACHET-Projekts haben die Mitarbeiter des niederlandischen
Energieforschungszentrums (ECN) in Kooperation mit dem Dalian Institute of Chemics and
Physics (DICP) in den letzten Jahren Pd/Al,Os;-Kompositmembranen entwickelt. Die selektive
Pd-Schicht der Membran wird (iber ein patentiertes ELP-Beschichtungsverfahren’ auf einen
tubularen Al,Os-Keramiktrager aufgetragen. Das keramische Tragerrohr hat einen
Aullendurchmesser von 14mm bei einer Wandstéarke von 2mm und eine Lénge von ca. 50cm.
Die Problematik des Materialibergangs von Keramik auf Metall wurde von ECN mit einer
patentierten Dichtung geldst’. Seitdem werden die Membranrohre in halb-kommerziell
verfiigbaren Membranmodulen (HySep™) zur Abtrennung von H, aus Gasgemischen

eingesetzt.

Ziel des 2011 gestarteten CACHET2-Projekts ist unter anderem der Einsatz von Membranen
zur Hochtemperaturabtrennung von Wasserstoff aus Synthesegas (z. B. in Membranreformern)
zur effizienteren CO,-Abtrennung in Gas- und Kohlekraftwerken® (CCS). Kurz
zusammengefasst soll in einem solchen kombinierten Prozess zunachst Erdgas mit Dampf in
einem Membranreformer umgesetzt werden. Die Abtrennung des Wasserstoffs und
Reaktionsflihrung bei milden Temperaturen fihrt zu hohen CO,-Selektivitaten, so dass ein CO,-
reicher Stoffstrom unter hohem Druck anfallt, der in einem CCS-Verfahren weiterverarbeitet
werden kann. Der abgetrennte Wasserstoff wird dann in einer Gasturbine zu Stromerzeugung

verwendet®'.

Fur die Untersuchung des Einsatzes eines Membranreformers in einem solchen kombinierten
Prozess werden die entwickelten Pd-Kompositmembranen auf’erdem in einer ,bench-scale”
Prozessentwicklungsanlage (Technikumsmalistab) getestet. Diese vollautomatisierte Anlage
mit acht Reaktionsrohren kann als Membranreformer oder WGS-Membranreaktor®® bei maximal
40bar und 600°C betrieben werden und hat eine H,-Kapazitat von 8,5Nm?h. Li et al.®® (2011)
setzten in ihren Versuchen acht 44cm lange Membranrohre mit Schichtdicken von
durchschnittlich 12um ein (Rohr-in-Rohr-Geometrie). Mit Feedgasmischungen, die bereits der
Gleichgewichtszusammensetzung bei Betriebsbedingungen entsprechen, erzielte er bei 35bar,
550°C und einem D/C von 3,2 einen maximalen CH4-Umsatz von 73,4%. Der Permeatdruck
betrug 5bar, wobei unter Spllgaseinsatz ein H,-Fluss von 1,3Nm3/h erreicht wurde. Seine

Experimente offenbarten jedoch, dass flir die Dampfreformierung von Erdgas im geplanten

" Carbon Capture and Hydrogen Production with Membranes
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Einsatzbereich in Gaskraftwerken die erforderlichen Permeatdricke von 25bar zu hoch, um
ausreichende Methanumséatze zu erreichen. In Experimenten von Saric et al.®* (2012) im
gleichen Reaktor wurden in Vorversuchen bei 580°C und 28bar mit einer selbst hergestellten
Pd/Al,O3-Membran CH4;-Umséatze von bis zu 98% bei 66% H,-Abtrenneffizienz erreicht. Die
Permeatseite war dabei atmospharisch und wurde mit Stickstoff gespllt. Die berechnete
Wasserstoffreinheit betrug 92vol%. In Langzeitversuchen von 1100h bei 550°C und 26bar
betrug der durchschnittliche CH,-Umsatz 86% bei ca. 70% H,-Abtrenneffizienz. Die berechnete
H>-Reinheit nahm Uber diesen Zeitraum von >90vol% auf ca. 80vol% ab, was die Autoren auf

Leckagen in der Dichtung zurlckfuhren.

2.2.3 Wirbelbett-ATR-Membranreformer von MRT

Ein anderes Membranreformerkonzept entwickelte die kanadische Firma Membrane Reactor
Technologies Inc. (MRT), die im Jahr 2000 gegriindet wurde und deren Ziel es war, eine FBMR-
Technologie im Zusammenarbeit mit der University of British Columbia (UBC) weiter zu
entwickeln und zu kommerzialisieren. FBMR steht fur "fluidized bed membrane reactor", also fur
einen Membranreaktor mit Wirbelbett. Die Entwicklung begann Ende der 1980iger Jahre mit
dem Vorschlag von Adris®® (1989), die katalytische Dampfreformierung von Methan in einem
Wirbelbettreaktor mit pulverférmigem Katalysator durchzuflhren, um die Nachteile eines
Festbettreaktors zu Uberwinden (z. B. die Verringerung des Katalysatorwirkungsgrads durch
Porendiffusion). Im Rahmen seiner Promotion®® an der UBC fiihrte Adris die Arbeiten fort und
entwickelte ein Wirbelbettmembranreaktorsystem zur Produktion von Wasserstoff aus
Kohlenwasserstoffen, welches er 1994 patentieren®’ lieR. Eine leicht abgewandelte Form dieses
Reformersystems  wurde anschlieend im  Technikumsmalstab mit einer Hs-
Produktionskapazitdit von 6Nm®h getestet®®. Im Wirbelschichtreaktor waren zwolf
selbsttragende Palladiummembranrohre mit einer Wandstarke von 200 — 280um und einem
Auliendurchmesser von 4,7mm sowie sechs Dummyrohre installiert. Die eingebaute
Membranflache betrug 0,1m2 Jeweils vier Membranrohre waren mit einer eigenen
Spulgasversorgung verbunden. Im Gegensatz zum patentierten Reaktordesign wurde die
Reaktionszone des Prototyps statt mit Heizrohren elektrisch beheizt. Als Feed fir die
Versuchsapparatur diente Erdgas, welches zunachst in einem Entschwefler von den
enthaltenen Schwefelkomponenten gereinigt wurde. Nach der Vorheizung und Mischung mit
Dampf trat der Feedgasstrom in den Reaktor ein, wo im Wirbelbett die katalytische
Dampfreformierung stattfand. Das Restgas wurde nach der Abtrennung der Feststoffpartikel in

einem Zyklon erst abgekihlt, das Kondensat abgeschieden, und der trockene Strom analysiert.
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Der Uber die Membran abgetrennte Wasserstoff wurde mit Spllgas aus dem Reaktor geleitet.
GemaR den veréffentlichten Ergebnissen® wurde bei 640°C und knapp 10bar, einem D/C von
2,4 und 4bar Permeatdruck ein CH4-Umsatz von 47,9% und ein maximaler H,-Fluss von
6,23mol/h (ca. 0,14Nm?/h) erreicht. In den Folgejahren konzentrierte sich die Forschungsarbeit,
insbesondere von Roy, auf die Art des Warmeeintrags®® bzw. in Richtung autotherme
Prozessfilhrung des FBMR®, welche sich in einem weiteren patentierten Verfahren®
widerspiegelt. Als wesentliche Vorteile der FBMR-ATR-Technologie gegenlber einem

Festbettmembranreformer nennen Grace et al.®? (2005) die folgenden Punkte:

den besseren Warmetransport durch das Wirbelbett,
o die geringeren Druckverluste im Reaktor durch das Wirbelbett,

e den besseren Katalysatorwirkungsgrad durch den Einsatz kleinerer Katalysatorpartikel
im Wirbelbett,

e die Verhinderung der Verkokung des Katalysators durch die Zufuhr von Sauerstoff und
o die prinzipielle Mdglichkeit des Katalysatoraustauschs wahrend dem Betrieb.

Nachteilig kdnnen sich unter anderem folgende Punkte auswirken:

die schnelle Abnutzung der Katalysatorpartikel durch die im Wirbelbett untergebrachten

Membranen,
e die Erosion der Membran durch die Wirbelschicht,
o die Austragung von Katalysatorpartikeln sowie

e die Anordnung der Membranen und die Unterbringung der bendtigten Membranflache

ohne den Reaktor zu "verstopfen".

Fir die Kommerzialisierung der FBMR-ATR-Technologie wurde seit dem Jahr 2002 in
Zusammenarbeit mit NORAM Engineering eine Pilotanlage mit einer H,-Produktionskapazitat
von 15Nm3h konstruiert™. In einem vom US Department of Energy (DOE) mit 3,8 Mio. US$
gefoérderten 3-Jahresprojekt wurde in Kooperation mit der BOC™ und HERA HYDROGEN ein

"DOE Hydrogen, Fuel Calls and Infrastructure Technologies Program, Projektbeginn April 2004
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FBMR-ATR-Prozess mit angeschlossenem Metallhydridkompressor (MHC) entwickelt. Kern des
Prozesses war die neu entwickelte a-Unit (vgl. Abbildung 11), die autotherm durch Zugabe von
Luft betrieben wurde. Im Wirbelschichtreaktor waren doppelseitige planare Membranmodule
(152,4 x 279,4 x 6,4mm, B x L x H) mit einer 25um dicken Palladiumfolie als selektive Schicht
verbaut. Begleitet wurde die Entwicklung durch mehrere theoretische und experimentelle
Arbeiten zum ATR-Betrieb eines FBMR*%%9" sowie zum neuen Reaktordesign mit planarer
Membrangeometrie (Boyd et al.*®, 2005, Mahecha-Botero et al.*®, 2008).

Abbildung 11: Graphische Darstellung der a-Unit von MRT (links), planares Membranmodul
(rechts)™

Der Prozess inklusive Warmeintegration ist in Abbildung 12 dargestellt. Der Erdgasfeedstrom
wurde gegen den H,-Produktgasstrom vorgewarmt und mit bereits gegen den Restgasstrom
(ROG) vorgewarmtem Wasser gemischt. Das Erdgas-Wasser-Gemisch wurde verdampft und in
den Reformer geleitet. Auch die Luft fir den autothermen Betrieb wurde gegen den ROG
vorgewarmt. Der H,-Produktstrom wurde gekihlt und im MHC durch die unterschiedlichen
Absorptions- und Desorptionstemperaturen von Vakuum auf ca. 100bar verdichtet. Die daftr
nétige Energie sollte wiederum durch einen Teil des Restgasstroms sowie zusatzliche

Befeuerung mit Erdgas bereitgestellt werden.

" heute Linde Engineering North America
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Abbildung 12: FBMR-ATR-Prozess von MRT mit Hydridkompressor100
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GemaR den letzten verdffentlichten Zahlen'® erreichte der Prozess bei einer kontinuierlichen
Betriebsdauer von >425h ohne Kompression eine erwartete H,-Produktionskapazitdt von
>7Nm?®h bei einem Methanumsatz von >60%. Die Reinheit des produzierten Wasserstoffs
betrug 99,9 — 99,99vol%. Die Produktionseffizienz des Prozesses wurde mit 71%, die
Gesamteffizienz mit 59% angegeben'. Als noch offene technische Problemfelder wurden jedoch
die Langzeitstabilitit der Membranen sowie die Warmeintegration des MHC genannt.
Méglicherweise aus diesem Grund simulierten Li et al.’®" (2008) die stufenweise Abtrennung

des Wasserstoffs mit je zwei Wirbelbettreformern und separaten Membranabtrenneinheiten.

Bis Ende 2010 war auf der firmeneigenen Homepage' noch eine Produktspezifikation fiir eine
50Nm3/h-Version des Prozesses zu finden, die zum Zeitpunkt der Fertigstellung dieser Arbeit
jedoch nicht mehr vorlag. Gegenwartig werden planare Membranmodule von MRT in der

Pilotanlage von Tecnimont KT eingesetzt (vgl. Abschnitt 2.2.5).

2.2.4 Membranreformerkonzept von Shell/Criterion

Ein Membranreaktorkonzept wurde von Shell mit dem sogenannten Modul Intensified Steam
Reformer (MISR) entwickelt'®. Es baut auf einer Rohr-in-Mantel-Konfiguration auf, bei der
mehrere Membranrohre in den Reaktionsraum (Mantel) eingesetzt werden. Im Unterschied zum
konventionellen Reformer, dessen Katalysatorrohre von au3en befeuert werden, befinden sich
im Katalysatorbett des MISR in regelmaRigen Abstidnden FDC-Heizrohre (flameless distributed
combustors) um einen gleichmaRigeren Warmeeintrag zu gewahrleisten. Um die FDC-Rohre
sind in einigem Abstand Membranrohre angeordnet, Gber die der Wasserstoff abgetrennt wird.
Die Zwischenrdume werden mit Katalysator ausgefiillt. Durch diese Anordnung wird der

Reformer sehr kompakt und Warmeverluste minimiert.

Die Shell-Tochtergesellschaft Criterion (CRI) entwickelte die dazu passenden Membranrohre.
Es handelt sich um Pd- und Pd-basierte Kompositmembranen mit einem pordsen, metallischen
Trager und einer pordsen, keramischen Zwischenschicht als DBL. Im Labormalistab wurden
CRI-Membranen mit einer Lange von 15cm und einem Auflendurchmesser von 1“ getestet. Mit
synthetischen Gasgemischen wurde bei Temperaturen von 300 — 500°C und einem Druck von
25 — 40bar ohne Katalysator ein konstanter Betrieb von 12000h erreicht. Die ersten etwa 4000h

wurde mit einem H,O/H,/N,-Gemisch getestet, danach wurde auf ein Gasgemisch mit einer

" gemaR der Berechnungsgrundlage H2A des DOE
T http://www.membranereactor.com/news.html, letzter Zugriff 16.12.2010
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typischen Reformeraustrittszusammensetzung umgestellt (51,6vol% H,, 29,4vol% H.,O, 0 —
2,4vol% CO, 12,5 — 14,9v0l% CO, 4,1v0l% CH,)'®. Wahrend der Tests wurden H,-Reinheiten
von bis zu 99,9vol% erzielt. Nach ca. 10.000h Betrieb betrug die Reinheit noch 99vol%. Mit
einem in der Zwischenzeit entwickelten Recyclingverfahren des Membrantragers gelang die
.-Reparatur® der Membran, die seitdem wieder seit etwa 2000h erfolgreich im Einsatz ist. Fur
kommerzielle Zwecke wurden bereits gréRere Membranrohre mit 2 Aullendurchmesser und
einer Lange von 24“ produziert. Die mit Hilfe industrieller Produktionsverfahren und bei
Wiederverwendung des Tragers erreichbaren Kosten der Membran werden auf unter 1500€/m?

beziffert'®.

2.2.5 RMM- Konfiguration von Tecnimont KT

Seit 2010 betreibt die Firma Tecnimont KT in Kooperation mit italienischen Universitaten eine
Pilotanlage mit einer H,-Produktionskapazitdt von 20Nm?3h. Im Gegensatz zum eigentlichen
Ansatz eines Membranreformers (Integration der Membran in den Reaktionsraum) beruht das
Verfahren auf einem zweistufigen Prozess mit getrennter Reformierung und anschlielender H,-
Abtrennung, der sogenannten Reformer-Membranmodul-Konfiguration (RMM). Ein

Verfahrensfliel3bild der Anlage ist in der folgenden Abbildung 13 zu sehen.
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Abbildung 13: Schema des RMM-Prozesses der 20Nm?3/h-Pilotanlage von Tecnimont
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Das Erdgas wird zunachst entschwefelt, mit Dampf, der separat in einem Heil3élverdampfer
hergestellt wird, gemischt und Uberhitzt in die erste Reformerstufe geflhrt. Diese wird bei
Temperaturen zwischen 600 und 650°C betrieben und ist mit 3m langen Reformerrohren
ausgestattet. Das reformierte Prozessgas wird dann mit einem Luftklhler auf 400 — 450°C
gekihlt und in die Membranmoduleinheit geleitet. Dort wird ein Teil des Wasserstoffs
abgetrennt, wobei die Triebkraft durch Dampf als Spllgas auf der Permeatseite erhéht wird. Der
abgereicherte Retentatstrom wird in einer gemeinsamen Konvektionszone der Reformer wieder
erwarmt, in die zweite Reformerstufe (650°C) gefuhrt, abgekihlt und wiederum in eine
Membranmoduleinheit zur Ho-Abtrennung gelenkt. Beide Permeatstrome werden gekihlt und
das Spulgaskondensat abgeschieden. Beheizt werden die Reformer mit heiRem Rauchgas, das
von zwei unabhangigen Brennern erzeugt wird. Das heile Rauchgas in der Konvektionszone
wird ebenfalls verwendet, um den Feedstrom anzuwadrmen und zu Uberhitzen. Beim
eingesetzten Katalysator handelt es sich um einen kommerziellen Rh-Pt-basierten
Edelmetallkatalysator (SR10, BASF) auf SiC-Schaum. Die zylindrischen Schaumsegmente
haben eine Hohe von 150mm bei einem Durchmesser von 0,06m. Jedes Reformerrohr ist mit
21 dieser Zylinder gefiillt"®.

Als Vorteil der RMM-Konfiguration im Gegensatz zum Membranreformer wird die Moglichkeit
beschrieben, die Betriebsbedingung von Reformer und Membranmodul jeweils optimieren zu
kénnen. Dadurch kann das Membranmodul einfacher konstruiert und bei milderen
Temperaturen betrieben werden, wodurch die Membran geschont wird. Die Abtrennung des
Wasserstoffs zwischen den beiden Reformerstufen flhrt auch hier zu einer Umsatzsteigerung,
wodurch die Betriebstemperatur des Reformers gesenkt werden kann. Dies ermdglicht den
Einsatz preiswerterer Werkstoffe bei den Reformerrohren. Ein wesentlicher Nachteil des
Prozesses ist vor allem ein hdherer Bedarf an Membranfliche im Vergleich zur direkten
Integration der Membran. Hinzu kommt der Einsatz einer grofieren Anzahl an Komponenten (z.

B. Warmetauscher), was zu einem wenig kompakten Anlagendesign fiihrt'"’.

Derzeit werden Membranmodule von ECN, MRT und einem japanischen Hersteller in den
Abtrenneinheiten getestet. Ein HySep-Modul von ECN (vgl. Abschnitt 2.2.2) mit einer
Membranflache von 0,4m? wurde erfolgreich tber insgesamt 1500h und 50 thermischen Zyklen
in der ersten Abtrennstufe betrieben'®®. Dabei wurden H,-Reinheiten von 99,94vol% erreicht.
Bei einer Reformeraustrittstemperatur von 610 — 620°C, einem Druck von 10bar(g), einem D/C
von 4,8, einem Permeatdruck von 0,4bar(g) und einer Membrantemperatur von 430°C wurde

ein CH,-Umsatz von ca. 60% erzielt'®.
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2.2.6 Zusammenfassung

Der mit Abstand am weitesten entwickelte Membranreformer ist der mit planaren, Pd-basierten
Membranen ausgestattete Reformer von Tokyo Gas. Er stellt als einziges System eine
betriebsbereite und prinzipiell kommerzialisierbare Demoversion des entwickelten Prozesses
dar. Mit einer H,-Produktionskapazitat von 40Nm?/h liegt er im Bereich der im Rahmen dieser
Arbeit betrachteten Kleinreformer zur Ho-Produktion. Er soll damit auch als Benchmark fir das
in dieser Arbeit entwickelte Verfahren mit einer tubularen Pd-Kompositmembran dienen. Alle
anderen vorgestellten Konzepte sind noch nicht bereit fir eine Kommerzialisierung und
bedirfen weiterer Entwicklungsarbeit (Shell/CRI), basieren auf einem anderen Ansatz
(Wirbelbett-ATR von MRT, RMM-Konzept von Tecnimont KT) oder zielen eher auf die weitere
Untersuchung des Membranreformersystems ab (bench-scale Versuchsanlage von ECN).
Insbesondere mit tubularen Membranen, die mit Abstand am haufigsten eingesetzte
Membrangeometrie im Labormalistab ist (s. Abschnitt 2.3), wurde noch keine Entwicklung
erzielt, die Uber ein Konzeptstadium hinausgeht. Hier deutet zum Beispiel die Tatsache, dass
Shell/CRI ihre Versuche ohne Katalysator durchfiihrten an, dass die Integration von Membran

und Katalysator in ihrem Konzept Probleme bereitet.

2.3 Membranreformer im Labormafstab

Mit der Idee, die katalytische Dampfreformierung in einem Membranreformer durchzuflhren,
begann die experimentelle Untersuchung des Systems im Labormafstab. In der dazu
verdffentlichten wissenschaftlichen Literatur wurden viele Zusammenhange zwischen
Betriebsbedingungen und verschiedenen Zielparametern wie z. B. Methanumsatz und H,-
Abtrenneffizienz betrachtet. Dieser Abschnitt fasst die wichtigsten Experimente und Ergebnisse

Zusammen.

Bereits Oertel et al."® (1987) filhrten MSR-Experimente in einem diskontinuierlichen Verfahren
mit einer gestitzten planaren Pd-Folie (sy = 100um) bei 700 — 800°C, 4 — 10bar und einem D/C
von 3 durch. Sie bestatigten erstmals experimentell, dass die Abtrennung von H; im
Reaktionsraum den CHs-Umsatz erhoht. Bei 700°C und 4bar konnten sie z. B. den Umsatz von
77% auf bis zu 96% steigern.

Als einer der Pioniere betrieben Uemiya et al.""" (1991) einen tubularen Laborreaktor aus

Quarzglas mit einer selbst hergestellten Pd/Vycorglas-Membran (sy = 20um). Sie erreichten bei

46



2 Prozessintensivierung durch den Einsatz einer Pd-Kompositmembran — der
Membranreformer

einer Temperatur von 500°C, einem Druck von ca. 9bar und einem D/C von 3 unter
Spulgaseinsatz Umsatze von Uber 80%.

Shu et al.*” (1994) filhrten ihre Experimente mit Pd/SS- bzw. Pd-Ag/SS-Membranen (sy =
19,8um bzw. 10,3um) in einem Edelstahlrohrreaktor durch. Dabei erzielten sie bei nahezu
Umgebungsdruck Umsatze von uber 60% bei 500°C und einem D/C von 3. Der Umsatz war
damit doppelt so hoch wie der Gleichgewichtsumsatz bei diesen Bedingungen. Die Triebkraft
Uber die Membran wurde wahlweise durch Spllgaseinsatz oder Vakuum generiert.

Kikuchi''? (1995) praparierte Pd- und Pd-Ag-Membranen (sy = 4 — 13um und 5,8pum) auf einem
porésen Keramiktrager und setzte diese in einem Rohrreaktor ein. Bei einer Temperatur von
500°C und einem Druck von ca. 1bar (D/C unbekannt) erzielte er je nach Membran CH;-
Umsatze zwischen ca. 65 und ca. 77%. Ob auf der Permeatseite ein Vakuum oder Spilgas
eingesetzt wurde, ist nicht publiziert. Bei 9bar wurden sogar Umsatze von >90% erreicht.

Barbieri et al.""® (1997) experimentierten mit einer Pd-Ag/Al,Os-Membran (sy = 10pm) bei
Temperaturen von 350-550°C. Sowohl die Retentat- als auch Permeatseite waren bei
Umgebungsdruck, das D/C wurde zwischen 2 — 8 variiert und die Triebkraft Gber die Membran
mit einem Spllgas erzeugt. CH;-Umsatze von Uber 80% wurden bei 536°C und einem D/C von

4 erreicht.

Lin et al."™ (1998) verwendeten bei ihren Experimenten Pd/SS-Membranen (sy = 20 — 25um).
Bei 500°C, ca. 3bar und einem D/C von 3 erreichten sie unter Spulgaseinsatz einen CHy-

Umsatz von ca. 45%.

Madia et al.""® (1999) fiihrten ihre Experimente mit einer Pd/Al,Os-Membran (sy = 7,5um)
zwischen 300 — 475°C durch. Auch hier waren Retentat- und Permeatdruck atmospharisch und
die Triebkraft wurde mit Stickstoff als Spllgas erzeugt. Das D/C wurde zwischen 1,5 und 3

variiert. Bei 475°C und einem D/C von 3 wurde ein maximaler Umsatz von gut 40% erreicht.

Gallucci et al."*® (2004) testeten mit einer kalt gerollten Pd/Ag-Folie (sy = 50um) aufgebracht auf
einen Keramiktrager vor allem den Einfluss verschiedener Spilgase zwischen 300 — 450°C.
Sowohl Retentat- als auch Permeatdruck waren atmospharisch, die Triebkraft wurde mit den
verschiedenen Spulgasen erzeugt. Ein maximaler Umsatz von 69% wurde bei 450°C und einem

D/C von 3 mit Sauerstoff als reaktivem Splilgas erzielt. Dampf wurde als Spllgasoption flir die
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H,-Produktion getestet, da er vom abgetrennten Wasserstoff leicht wieder entfernt werden kann.
Mit ihm wurde bei identischen Betriebsbedingungen ein Umsatz von 60% erreicht.

Tong et al.'"” (2006) fiihrten ihre Versuche an einer Pd-Ag/SS-Membran (sy = 4pm) durch. Bei
einer Temperatur von 500°C, einem Retentatdruck von 5bar und einem D/C von 2 erreichten sie
unter Zuhilfenahme eines N,-Spullgasstroms einen CH;-Umsatz von gut 80%. In einem weiteren
Experiment untersuchten Tong et al."'® (2006) den Einfluss der Schichtdicke durch den Einsatz
zweier Pd-Membranen (sy = 8um, Mem-H bzw. sy = 11um, Mem-L). Die Versuchsreihen
zeigten, dass unter Spllgaseinsatz bei 550°C, 3bar und einem D/C von 3 mit Mem-H der
Umsatz auf ca. 90% bei einer H,-Abtrenneffizienz von ca. 95% gesteigert werden kann. Bei
identischen Bedingungen erreichte Mem-L einen Umsatz von ca. 82% bei 85% H,-
Abtrenneffizienz. Zuvor durchgefihrte Messungen mit reinem Wasserstoff offenbarten, dass
Mem-H eine ca. doppelt so hohe Ho-Permeanz besitzt wie Mem-L bei identischen idealen Hj/Ar-

Selektivitaten von ca. 2000.

Mori et al.'® (2007) erzielten bei ihren Experimenten mit einer Pd-Ag/Al,Os-Membran (sy =
2,5um) bei 550°C, 9bar und einem D/C von 3 CHs;-Umsatze von uber 70% bei H,-
Abtrenneffizienzen von >90%. Der Druck auf der Permeatseite betrug 0,1bar. Sie testeten dabei

verschiedene Reaktorgeometrien (s. Abschnitt 2.4.5.5).

In zwei sehr ausfiihrlichen Verdffentlichungen beschreiben Chen et al.'*'2' (2008) ihre
Experimente mit einer selbst hergestellten Pd/Al,Os;-Membran (sy = 4um). Sie variierten die
Temperatur von 450 — 550°C, den Druck von 3 — 9bar, das D/C von 2,5 — 3,5 sowie die GHSV
von 4000 — 8000ml/gkth und analysierten die Einflisse auf den Methanumsatz, die H,-
Abtrenneffizienz sowie die Hy-Flussdichte Uber die Membran. Bei der besten Kombination der
Betriebsparameter erreichten sie mit Hilfe von Spiilgas einen CH4,-Umsatz von 98,8% bei einer
Abtrenneffizienz von 95,4% des produzierten Wasserstoffs. Die H.-Flussdichte betrug dabei
11,9m3*m?h. Die H,-Ausbeute geben die Autoren mit 93,5% des theoretischen Maximalwerts
nach Gl. IV von 4 Mol Wasserstoff an. Bei der Berechnung berticksichtigten sie jedoch nicht den
Wasserstoff, der nicht Giber die Membran abgetrennt werden konnte.

|.122 (

Chiappetta et a 2009) betrieben drei selbsttragende Pd/Ag-Membranen von GoodFellow
Co. (sm = 100pum) mit unterschiedlichen Membranflachen (Am1 = 2,7, Am2 = 1,9, Auz = 1,1cm?),
und damit unterschiedlichen Feedgasvolumenstrom-zu-Membranflache-Verhaltnis (Vcha/Aw), in

einem Rohrreaktor zwischen 400 — 600°C, 6 — 8bar und einem D/C von 2 — 3. Die Permeatseite
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blieb bei Umgebungsdruck ohne Spiilgaseinsatz. Mit dem geringsten Vcps/Ay erzielten sie einen
maximalen Umsatz von 68% bei 550°C, 8bar und einem D/C von 2,5, der damit ca. 62% Uber

dem Gleichgewichtsumsatz liegt. Dabei wurden 42% des produzierten Wasserstoffs abgetrennt.

Basile et al.'?® (2011) filhrten ihre Experimente mit einer tubularen Pd-Ag-Membran (sy = 50um)
in einem Rohrreaktor mit Dead-end-Konfiguration durch, wobei die Reaktion im Membranrohr
stattfand und der Ringspalt mit N, in Gleichstromrichtung gesplilt wurde. Bei 450°C, 9bar und
einem D/C von 2 erzielten sie einem CHs-Umsatz von ca. 60% bei einer Ho-Abtrenneffizienz von
ca. 80%. Der Permeatdruck betrug Sbar.

1.#* (2012) verwendeten fiir ihre Experimente zwei kreisrunde, planare Pd-Au-

Hwang et a
Membranen (sy = 6,2um), die auf einem pordsen Nickeltrager mit einer 100nm dicken Al,Os-
Schicht als DBL gesputtert wurde. Diese wurde in einem entsprechend angepassten Reaktor
mit einem speziell entwickelten porésen Ni-Metallkatalysator eingesetzt. Sie erreichten ohne
Spullgas z. B. bei 540°C, 21bar und einem D/C von 3 einen Umsatz von 75% bei einer H,-
Abtrenneffizienz von 96,4%. Die H,-Reinheit wurde bei diesen Bedingungen mit 99,95vol%

angegeben.

Die folgende Tabelle 3 gibt eine Ubersicht (iber die Vielzahl der in Membranreformern im

Labormalfistab eingesetzten Membranen.
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Tabelle 3: Ubersicht iiber die eingesetzten Membranen bei den experimentellen Untersuchungen

# Autoren Trager DBL Membran sy [um] Ayp[cm?]

1 Oertel et al. Metall -- Pd 100 21,2

2 Uemiya et al. Glas - Pd 20 25,1

3 Shuetal SS -- Pd 19,8 10,7
SS Pd-Ag 10,3 10,7

4 Kikuchi et al. Keramik - Pd 4-13 12,6

Pd-Ag 5,8

5 Barbieri et al. Al,O3 - Pd-Ag 10

6 Linetal. SS - Pd 20-25 70,0

7 Madia et al. AlO3 - Pd-Ag 7,5 133,5

8 Gallucci et al. Keramik - Pd-Ag 50 48,1

9 Tongetal. APSS Ag Pd-Ag 4 15,0
SS CeO, Pd 11 20,6
SS Al,O; Pd 8 20,6

10 Mori et al. Al,O3 - Pd-Ag 2,5 22,0

11 Chen et al. Al,O3 - Pd 4 15,7

12 Chiappetta et al. - -- Pd-Ag 100 1,1-2,7

13 Basile et al. -- -- Pd-Ag 50 45,6

14 Hwang et al. Ni Al,O3 Pd-Au 6,2 2x20,3

Deutliche Unterschiede sind bei den eingesetzten Membranen zu erkennen. Bei

selbsttragenden Membranen wurde eine ca. 4-5mal dickere Metallschicht eingesetzt als bei der

Verwendung von porésen Tragern, was die Ausfuhrungen in Abschnitten 2.1.2 und 2.1.3 zur

Reduzierung der Schichtdicken untermauert. Ebenfalls stark unterscheidet sich die eingebaute

Membranflache mit Werten von 1,1cm? — 133,5cm?. Die folgende Tabelle 4 gibt eine Ubersicht

Uber die Betriebsbedingungen der durchgeflhrten Experimente. Ist der Permeatdruck nicht

naher spezifiziert, kann davon ausgegangen werden, dass es sich um Umgebungsdruck
handelt.
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Tabelle 4: Ubersicht iiber die Bedingungen der durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen,
atm. = atmospharisch

VeualAn GHSV Pret Pperm T D/C Vse

[ml/icm?min] [1000h™"] [bar] [bar] [°C] [mol/mol] [ml/min]
1 4-10 700-800 3,0;4,0
2 1,0-3,0 atm. -9 350 - 500 3,0 400 - 1400
3 3,7 1,067 1,3-2,1 atm. 300-500 2,0-4,0 40-180
4 atm. -9 500
5 atm. atm. 350-550 1,0-8,0 53,2
6 1,6 3-6,1 500 3,0
7 1,4-3,7 atm. atm. 300-500 1,5-3,0 40-184
8 0,15-0,37 1,22 1,1 300-450 3,0-8,7 0-140,6

2,9 3-12 5 400 - 550 2,0 100 — 500

2 1,2 -6,1 1,12-5,6 atm.—10 500 — 550 3,0 485
10 5,7-90,9 atm. -9 0,1 550 3,0
11 8,5-16,0 4-8 3-9 atm. 450-550 25-35 220 - 440
12 8,4-11,6 1,2-4.2 6-8 atm. 400-600 2,0-3,0
13 1,4 9 5-9 450 2,0 100,9
14 5-20 atm. — 21 atm. 440-540 2,0-4,0

Bei Betrachtung der beiden Tabellen wird deutlich, wieso der Vergleich der erzielten
Zielparameter in Abhangigkeit der variablen Betriebsparameter schwierig ist. Neben den bereits
erwahnten grolen Unterschieden bei den eingesetzten Membranen in Bezug auf Aufbau,
Schichtdicke und Membranflache, wurden die Experimente bei sehr unterschiedlichen
Bedingungen durchgeflhrt. Wahrend die Temperaturen noch sehr einheitlich meist zwischen
300 und 550°C variiert wurden, gibt es deutliche Unterschiede beim Betriebsdruck, beim D/C,
bei der eingesetzten Methanmenge im Verhaltnis zur eingesetzten Membranflache und
Katalysatormenge sowie der verwendeten Splilgasmenge. Der Einsatz von Spillgas kann bei
der Analyse des Membranreformersystems hilfreich sein, jedoch ist auffallig, dass bei keinem
der Experimente eine zumindest berechnete Reinheit des produzierten Wasserstoffs
angegeben wird. Eine Ursache hierfir kdnnte der Verdinnungseffekt sein, der die geringen
Konzentrationen der Verunreinigungen unter die Nachweisgrenze gangiger Analysegerate
treibt. Generell ist die Zuhilfenahme von Spllgas zur Erhdhung der Triebkraft flir den
technischen Anwendungsfall der H,-Produktion nicht nur in Bezug auf die Reinheit des

Wasserstoffs kritisch zu sehen. Selbst bei Verwendung von Dampf als Spllgas muss dieser
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zusatzlich erzeugt und spater wieder abgetrennt werden. Bei typischen Splilgas/Methanfeed-
Verhaltnissen von zwei ist das einer Erhdhung des D/C von 3 auf 5 gleichzusetzen, was die
Effizienz des Gesamtprozesses stark beeinflussen dirfte. Erschwert wird die theoretische
Analyse des Systems auf Basis der zitierten Quellen durch die oft unvollstandige Angabe der
Zielparameter der Autoren. Bei der Variation eines Betriebsparameters sagt beispielsweise die
Erh6hung des Methanumsatzes wenig aus, wenn die abgetrennte Menge an H; nicht ebenfalls
betrachtet wird. Man stelle sich an dieser Stelle den Betrieb eines Membranreformers bei
geringem CH4-Umsatz aber hoher H,-Abtrenneffizienz oder umgekehrt bei hohem Umsatz, aber
niedriger Hx-Abtrenneffizienz vor. Bei beiden Szenarien kann der H,-Permeatstrom identisch
sein, da bei beiden Szenarien Wasserstoff, entweder bereits produziert oder noch im Methan
gebunden, ungenutzt im Retentat aus dem Reaktor geleitet. Die positive Auswirkung einer
Variation der Betriebsbedingungen auf den Umsatz ist also nicht zwangslaufig eine

Verbesserung, wenn sich durch diese Variation die Ho-Abtrenneffizienz verschlechtert.

2.4 Betriebs-, Design- und Zielparameter eines
Membranreformers

Die umfangreichen Experimente im LabormafRstab Uber zwei Jahrzehnte verdeutlichen die
Komplexitat des Membranreformersystems. Fir die systematische Entwicklung eines solchen
Prozesses ist es zweckmaRig, die Zielgrolien eines Membranreformers klar zu definieren und
die Einflussgréften in Betriebs- und Designparameter zu unterteilen. Auf Basis der im
vorherigen Abschnitt vorgestellten experimentellen Arbeiten, weiterer wissenschaftlicher
Literatur Uber theoretische Untersuchungen von Membranreformersystemen sowie eigener
Vorlberlegungen bzw. praktischer Ansatze aus der Industrie, erfolgt die Eingrenzung dieser
Parameter. Dabei werden auch in der Literatur beschriebene negative Effekte, die von
verschiedenen Betriebs- und Designparametern beeinflusst werden, erldutert und gepruft,
welche Rolle diese bei der Entwicklung des Membranreformers im Rahmen dieser Arbeit
spielen kénnen. Zu diesen Effekten zahlen vor allem:

o die mogliche Riickpermeation von bereits abgetrenntem H,,
o die Problematik der Konzentrationspolarisation,
e die Adsorption anderer Gaskomponenten an der Membranoberflache,

e das Ablaufen von Nebenreaktionen (Ruf3bildung) und
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¢ die kinetische Kompatibilitdt von Reaktion und Abtrennung.

Fur die erfolgreiche Entwicklung eines Membranreformers gilt es, eine sinnvolle Kombination
aus Design und BetriebsgroRen festzulegen, um die Zielgroflen zu maximieren und den

negativen Einfluss der oben genannten Effekte zu reduzieren.

2.4.1 Zielparameter

Der Aufbau eines Membranreformers unterscheidet sich vom konventionellen Prozess vor allem
in der Hinsicht, dass die H,-Abtrennung noch im Reformer erfolgt. Damit unterliegt nicht nur der
Methanumsatz sondern auch die Abtrenneffizienz des Reformers den Betriebsbedingungen. Im
Vergleich dazu sind im konventionellen Prozess die Betriebsbedingungen des Reformers und
die der nachgeschalteten Aufbereitungsschritte, insbesondere der DWA, weitgehend
entkoppelt. Mit anderen Worten ist die H,-Abtrenneffizienz der DWA unabhangig von den

Betriebsparametern des Reformers.

Der CHs;-Umsatz(grad) Xchs kann aus den molaren CHy-Eintritts- und Austrittsstromen oder

direkt aus der Gaszusammensetzung des Retentatstroms berechnet werden.

X _ ﬂCH4,ein_ﬁCH4,aus _ 7‘lCO,aus_7;1C02,¢7.us
CH4 NCH4,ein NcHa,austNCco,aus— o2 aus
’ ret 4 , ’ ret
_ ( XC0,aus—XC02,aus ) 2-16
XCH4,ausTXC0,aus~XC02,aus/ ot

Die Hy-Abtrenneffizienz Yy, wird aus dem Verhaltnis von abgetrenntem zu produziertem
Wasserstoff berechnet (Gl. 2-17).

nHz,perm 2_ 1 7

Y —
H2 - -
NH2,permTNH2,ret

Wie bereits gesagt, sind CH;-Umsatz und H,-Abtrenneffizienz flr sich allein betrachtet wenig
aussagekraftig. Daher bietet es sich an, die H,-Ausbeute ¢, flr die finale Beurteilung des

Membranreformersystems zu verwenden.

_ (Sco'VH2,MSR*+Sco2'VH2,Ges)
buz = " *Xcra Yo 2-18
H2,Ges

Die Selektivitat von CO und CO,, Sco und Scoz, berechnen sich wie folgt:
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Nco,aus — VCH4,MSR
SCO = - - . 2‘19
NcH4,ein~MNCH4,aus Yco,MSR
S _ Ncoz,aus . (‘ VCH4,Ges) 2-20
co2 — B -
NCH4,ein~NCH4,aus Vco2,Ges

mit v; ysg UNd v;c.s als den stochiometrischen Faktoren der Komponente i der MSR- und der

Gesamtreaktion (vgl. GI. Il und V).

2.4.2 Betriebsparameter

Betriebs- oder Prozessparameter sind jene EinflussgroRen auf die Zielparameter, durch welche
die Prozess- oder Betriebsbedingungen im Reformer beschrieben werden. Sie bestimmen das
thermodynamische Gleichgewicht der Reaktion (s. Abschnitt 1.2). Bei einem Membranreformer

sind dies:
o der Retentatdruck (= Betriebsdruck) pres,
e der Permeatdruck (= H,-Abgabedruck) pperm,
o die Betriebstemperatur T und
e das D/C-Verhéltnis des Feedstroms.

Der Permeatdruck hat zwar keinen direkten Einfluss auf das thermodynamische Gleichgewicht
der Reaktion, bestimmt aber den maximal mdglichen Umsatz (Grenzumsatz) im
Membranreformer (vgl. Abschnitt 2.4.4). Den Einfluss der BetriebsgroRen auf die Zielparameter
zu kennen, ist daher ein wesentlicher Punkt fir die Entwicklung und den Betrieb des

Membranreformers.

2.4.3 Designparameter

Neben den Betriebsparametern sind fir die Entwicklung des Membranreformers verschiedene
Designparameter relevant. Diese Grolien beziehen sich auf die Konstruktion und den Aufbau
des Reformers. Sie haben selbst direkten Einfluss auf die ZielgréRen, beeinflussen jedoch auch
die Wirkung der Betriebsparameter auf die ZielgréRen. Sie unterscheiden sich von den
Prozessparametern dahingehend, dass sie im spateren Reformer unveranderlich sind bzw. nur

mit groRem Aufwand verandert werden kdnnen. Dabei handelt es sich um
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e die prinzipielle Anordnung von Katalysator und Membran,
o die ReaktorgroRe und —Geometrie,
e die H6he der Feed- und Spulgasvolumenstrome und

o die Leistungsfahigkeit der Membran (Permeanz, Selektivitdt) und die bendétigte

Membranflache.

Membranflache und —permeanz sind die Designparameter, welche die Abtrennkapazitat des
Membranreformers, also seine Fahigkeit bestimmen eine bestimmte Menge Wasserstoff pro
Zeiteinheit abzutrennen. Bei Reaktorgrole und -—geomerie handelt es sich unter
Berlcksichtigung der Aufgabenstellung, die Membran in konventionelle Reformerrohre
einzusetzen, um die MalRe der Reformerrohre (Innendurchmesser, Lange). Wie fir die
ablaufenden Reaktionen spielt fir den Wasserstofftransport die Verweilzeit der Molekiile im
Reaktor eine wichtige Rolle, da der Wasserstoff vom Ort seiner Entstehung (der
Katalysatoroberflache) zur Membranoberflache gelangen muss. Ein hdherer Feedgasstrom
bedeutet eine kirzere Verweilzeit und umgekehrt. Die Kenngrofle dafur ist die
volumenbezogene Raumgeschwindigkeit (GHSV, gas hourly space velocity), also das
Verhaltnis von trockenem Feedgasvolumenstrom ohne Dampf am Reaktoreintritt zu dem
Reaktorvolumen, welches von der Katalysatorschittung eingenommen wird. Die
massebezogene Raum-Zeit-Geschwindigkeit (WHSV, weight hourly space velocity) ist das
Verhéltnis von trockenem Feedgasmassenstrom ohne Dampf zur Masse des eingesetzten
Katalysators. Beide haben die Einheit [h™"]. Ein hoherer Feedgasstrom bei gleicher
Katalysatormenge bedeutet also eine hdhere Raumgeschwindigkeit und umgekehrt. Im
Membranreformer wird jedoch haufig nicht die Raumgeschwindigkeit betrachtet, sondern das
Verhaltnis von trockenem Feedgasvolumenstrom zur Membranflache (Vcus/Anm). Dies hat den
Vorteil, dass der Feedstrom direkt mit dem wichtigsten Designparameter, der die
Abtrennkapazitat des Membranreformers wesentlich beeinflusst, verknilpft ist. Der
Spllgasvolumenstrom sei an dieser Stelle nur der Form halber erwahnt, da er aufgrund der

Aufgabenstellung im Rahmen dieser Arbeit nicht weiter betrachtet wird.

2.4.4 Grenzumsatz

Der Grenzumsatz ist der theoretisch maximal mégliche Umsatz, der im Membranreformer nicht

nur durch das thermodynamische Gleichgewicht der Reaktionen, sondern ebenfalls durch die
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maximal mogliche Wasserstoffabtrennung bestimmt ist. Diese ist dann erreicht wenn die

Triebkraft (ber die Membran null wird. Prokepiev et al.'?®

postulierten vollstandigen
Methanumsatz, wenn eine vollstandige Abtrennung des Wasserstoffs erfolgt. Dies ist allerdings
nur bei direkter Umsetzung des abgetrennten H, mit einem reaktiven Spllgas, durch einen
unendlich grofden Splilgasstrom oder ein vollstandiges Vakuum mdglich. In ihrer theoretischen
Arbeit entwickelten Barbieri et al.'®® (2001) dazu Existenzregionen in einem Temperatur-
Umsatz-Diagramm. Da der Umsatz bei konstantem Druck nur von den Eintrittsbedingungen und
der Austritttemperatur abhangt, bilden isothermer und adiabater Betrieb sowie die
Gleichgewichtskurve den Umsatzbereich (Existenzregion) eines jeden Reformers. Im
Membranreformer kann dieser Bereich durch den Einsatz von Spllgas deutlich vergrof3ert
werden, so dass (Grenz-)Umsatze von 100% erreicht werden kénnen. Im Gegensatz dazu
zeigten Hara et al.' (2009) in ihrer Arbeit, dass fiir Membranreformer, die mit Spilgas
betrieben werden, der Grenzumsatz nicht immer 100% ist, sondern auch darunter liegen kann.
Er hangt von Betriebsdruck und -temperatur, dem D/C und dem eingesetztem Splilgasstrom ab
und ist unabhangig von der Reaktions- und Wasserstofftransportkinetik, solange die Reaktion

im Vergleich zum Wasserstofftransport schnell ablauft (s. auch Marigliano et al.'®, 2003).

Der Grenzumsatz ist bei Berlcksichtigung der MSR- und WGS-Reaktion erreicht, wenn sich
beide Reaktionen und der H,-Transport Uber die Membran im thermodynamischen
Gleichgewicht befinden. Die Membran ist im Gleichgewicht wenn die H,-Partialdriicke auf

beiden Seiten gleich sind.

PH2,ret = PH2,perm 2-21

Unter der Bedingung, dass auf der Permeatseite reiner Wasserstoff vorliegt, berechnet sich der
molare H,-Anteil auf der Retentatseite im Gleichgewicht Xyt aus dem Verhdltnis von

Permeat- zu Retentatdruck.

xHZ,ret* = pHZ,perm/pret = pperm/pret 2-22

Die Gleichgewichtszusammensetzung bzw. die molaren Anteile der anderen Komponenten
kénnen mit Hilfe der Massenwirkungsgesetze von MSR- und WGS-Reaktion (s. GIn. 1-7 und

1-8) und der folgenden beiden Gleichungen berechnet werden:
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(Xm20 + Xco + 2xco2)ret = D/C - (Xco + Xcoz + XcHa)ret 2-23
(Xm20 + Xco + Xcoz + Xcha + Xp2)rer = 1 2-24

Gleichung 2-23 beschreibt das im Reaktor konstante Sauerstoff/Kohlenstoff-Verhaltnis (O/C-
Verhaltnis), das dem D/C-Verhaltnis am Reaktoreintritt entspricht, und GI. 2-24, die Bedingung,
dass die Summe aller molaren Anteile im Gasstrom eins ergeben muss. Aus der
Gaszusammensetzung im Gleichgewicht kann mit Gl. 2-16 der Grenzmethanumsatz Xcps*

berechnet werden.

2.4.5 Einflusse der Betriebs- und Designparameter

2.4.5.1 Einflisse der Reaktortemperatur (Betriebstemperatur)

Die Betriebstemperatur ist eine der wichtigsten Einflussgréfien im Membranreformer, denn sie
bestimmt die Reaktionsgeschwindigkeit und das thermodynamische Gleichgewicht der
beteiligten Reaktionen (vgl. Abschnitt 1.2) sowie die H,-Permeabilitdt der Membran (vgl.
Abschnitt 2.1.4.1). Je héher die Temperatur, desto mehr Wasserstoff entsteht pro Zeiteinheit
und desto mehr Wasserstoff wird transportiert. An dieser Stelle sei nochmals auf die
Endothermie der Gesamtreaktion (GI. IV in Abschnitt 1.1) verwiesen. Abbildung 14 zeigt den
Methanumsatz im thermodynamischen Gleichgewicht ohne Hx-Abtrennung im Vergleich zum
Grenzumsatz eines MRs in Abhangigkeit der Betriebstemperatur bei verschiedenen Driicken,

einem D/C von 3 und einem Permeatdruck von 2 bzw. 3bar.
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Abbildung 14: Grenzumsatz in Abhéngigkeit von der Betriebstemperatur bei verschiedenen
Betriebs- und Permeatdriicken bei einem D/C von 3, GG-Umsatz: Umsatz im thermo-dynamischen
Gleichgewicht ohne H,-Abtrennung

Mit steigender Temperatur und Druckdifferenz nimmt der mdégliche Grenzumsatz zu. Durch
diese drei gleichlaufigen Zusammenhange, also die vermehrte Bildung des H, und die gréRere
Triebkraft Gber die Membran, lasst sich bezogen auf den CH,;-Umsatz eine eindeutige Aussage
treffen. Je hoher die Temperatur, desto hoher der Umsatz an Methan und desto mehr
Wasserstoff kann lUber die Membran abgezogen werden. Dies wurde in der Vergangenheit
bereits sehr haufig experimentell bestatigt''"*"''*""°. Die H,-Flussdichte erhdht sich durch eine

Temperaturerhdhung ebenfalls'’

, der Anteil des abgetrennten Wasserstoffs Yy, jedoch nicht
zwangslaufig. Denn je nachdem, ob die Temperaturerh6hung die H,-Produktion oder den H,-
Transport starker beeinflusst, erhdht oder verringert sich der Anteil des abgetrennten
Wasserstoffs. Folglich wird die Hy-Ausbeute nicht zwangslaufig gesteigert. In Bezug auf die
Reinheit fihrt ein erhdhter Ho-Transport Gber die Membran bei gleichzeitiger Verringerung des
Stofftransports durch die Defekistellen mit steigender Temperatur zu einer Reduzierung der

Verunreinigungen im Produktgas (vgl. GIn. 2-10 — 2-12).

Desweiteren beeinflusst vor allem die Betriebstemperatur die Adsorption anderer Komponenten

an der Membranoberflache. Diese Adsorptionseffekte kénnen den Wasserstofftransport tber
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die Membran erheblich verringern. Dabei werden die katalytisch aktiven Zentren der Membran,
an denen die H,-Molekile adsorbieren und dissoziieren, durch andere Komponenten besetzt.
Durch die verringerte Anzahl dieser Zentren sinkt die Wasserstoffflussdichte tber die Membran.
Es verandert sich die Adsorptionskinetik — die Membran ist adsorptions- statt diffusionslimitiert.
Eine besonders starke Reduktion der H,-Flussdichte von 60 — 80% wird schon durch H,S-
Konzentrationen im ppm-Bereich beschrieben'®. Da jedoch Schwefelkomponenten im MSR-
Prozess bereits vor dem Eintritt in den Membranreformer im Entschwefler entfernt werden (vgl.
Abschnitt 1.3), spielen sie fir den Membranreformer keine Rolle. Die interessanten Spezies
sind die im Reformatgas vorkommenden Molekile wie CO,, CO, H,O, CH; und N,. Das
Ausmal an Adsorptionseffekten kann einerseits tUber den Vergleich von experimentellen und
simulierten Versuchsergebnissen beurteilt werden. Unter anderem schlugen Barbieri et al.™°
daflir die Einfiihrung der Langmuir—Isotherme in die H,-Transportkinetik zur Berticksichtigung
von Adsorptionseffekten vor. Andererseits kdnnen die Auswirkungen der Adsorptionseffekte
einer Komponente experimentell Uber Vergleichsmessungen mit einem bekannten, nicht-

adsorbierendes Gas bestimmt werden.

In verschiedenen Untersuchungen wurden teilweise deutliche Einflisse auf den H,-Transport
bei Temperaturen zwischen 300 und 450°C festgestellt. Li et al.”®' (2000) fanden fiir eine 10um
Pd-Membran eine Verringerung des H,-Flusses in Abhangigkeit des Feedstroms durch Dampf
und CO bei 380°C. Hou und Hughes'* (2002) testeten eine 5 — 6um Pd-Ag/Al,0s-Membran
zwischen 275°C in CO-, CO.- und Dampf-Wasserstoff-Gemischen bei 2bar. Dabei reichten z. B.
bereits 5vol% Dampf im Wasserstoff, um den Hx-Fluss lber die Membran um 70% zu
verringern, wohingegen dieselbe Menge an CO, lediglich eine Reduktion von 10% verursachte.
Sie bemerkten, dass der Effekt stark mit der Temperatur und Schichtdicke der Membran
zusammenhangt. Gielens et al."® (2006) fanden bei ihren Experimenten mit Pd- und Pd-Ag-
Membranen (sy < 2um) zwischen 350 — 450°C die gréfte Reduktion (70%) bei Dampf und CO,.
Im Falle des Dampfes regenerierte sich der H,-Transport Uber die Membran vollstandig, im
Falle des CO, jedoch nicht. Die Autoren erlauterten au’erdem, dass nicht nur die Adsorption
von CO und CO;, den H,-Transport verringert, sondern ebenfalls in der Membran geloster
Kohlenstoff, der durch die katalytische Aktivitat des Palladiums aus den adsorbierten Molekdlen
entsteht. Wang et al.™* (2007) kamen aufgrund ihrer experimentellen Ergebnisse mit Pd-
Hohlfasermembranen (2 — 3um) zu dem Schluss, dass bei Temperaturen <450°C sogar
Stickstoff in  Verbindung mit Wasserstoff durch Bildung von NH,-Spezies an der
Membranoberfliche den Wasserstofftransport verringern kénnte. Unemoto et al.”**'* (2007)
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stellten in  ihren  Arbeiten mit einer 20um Pd-Ag-Membran fest, dass
Oberflachenadsorptionseffekte von CO, CO,, H,O und CH, ab Temperaturen von 600°C
vernachlassigbar sind. Darunter allerdings konnten sie folgende Reihenfolge der Spezies fir

das Ausmal der Verringerung des H,-Transports ausmachen: CO > CO, > H,O > CHj,.

Auf Basis der Ergebnisse der zitierten Autoren, die Adsorptionseffekte vor allem bei niedrigen
Temperaturen beobachteten, kann davon ausgegangen werden, dass diese Effekte bei richtiger
Auswahl der Betriebsbedingungen (insbesondere hdéherer Betriebstemperaturen) eine

untergeordnete Rolle fiir den H,-Transport spielen.

2.4.5.2 Einfliisse des Betriebsdrucks (Retentatdruck)

Nach dem Prinzip des kleinsten Zwanges von Le Chatelier und Braun ist das
thermodynamische Gleichgewicht der katalytischen Dampfreformierung von Methan vom Druck
abhangig — eine Druckerhdhung flihrt zu sinkenden CH4-Umsatzen (vgl. Abschnitt 1.2). Da der
Wasserstofftransport tber die Membran proportional zur Differenz der Quadratwurzeln der
Wasserstoffpartialdriicke der Retentat- und Permeatseite ist (s. Gl. 2-7), stellt sich die Frage,
wie sich der CHs;-Umsatz in einem MR mit steigendem Betriebsdruck andert. Die folgende
Abbildung 15 zeigt den Methanumsatz in Abhangigkeit des Betriebsdrucks im
thermodynamischen Gleichgewicht ohne Hy-Abtrennung im Vergleich zum Grenzumsatz eines
MRs.
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Abbildung 15: Abhangigkeit des CH;-Umsatzes im thermodynamischen Gleichgewicht ohne H,-
Abtrennung (GG) und des Grenzumsatzes eines MRs vom Betriebsdruck pet

Die Abbildung veranschaulicht die umgekehrte Abhangigkeit des maximal mdglichen CHy-
Umsatzes im MR mit steigendem Betriebsdruck. Bei konstantem Abgabedruck auf der
Permeatseite fuhrt eine Druckerh6hung auf der Retentatseite zu einer Erhéhung der Triebkraft

" Eine

Uber die Membran und folglich zu einer Steigerung des Wasserstoffflusses
Druckerhéhung kann aber zu einer Verringerung des CHs,-Umsatzes filhren®’. Dies ist, wie
einige der im Abschnitt 2.3 genannten Autoren bereits feststellten, abhangig von der
Abtrennkapazitat des Membranreformers (s. Abschnitt 2.4.5.6). Ist diese ausreichend grol3, so
fuhrt eine Druckerhéhung zu der oben beschriebenen Steigerung des CH,-Umsatzes (vgl. z. B.
Marigliano et al."*’, 2003 und Gallucci et al.**, 2004). Der Anteil und die Menge an
abgetrenntem Wasserstoff erhdht sich mit steigendem Betriebsdruck in jedem Fall, da einerseits
die Triebkraft Gber die Membran zunimmt, aber andererseits der maximale Wasserstoffanteil auf
der Retentatseite durch die Reaktion abnimmt''®'?2. Die H,-Ausbeute ist somit ebenfalls von der

Abtrennkapazitat abhangig.

Der Einfluss des Betriebsdrucks auf die Produktreinheit wurde in den oben genannten
Experimenten durch den Einsatz von Spiilgas nicht betrachtet. Huang und Dittmeyer** zeigten

fur ihre getesteten Membranen, dass die ideale Ho/N,-Selektivtat mit steigender Druckdifferenz
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abnimmt, was mit den unterschiedlichen Transportmechanismen von Wasserstoff Gber die
Membran und Stickstoff durch die Defekte erklart werden kann (s. Abschnitt 2.1.4). Es ist daher

zu erwarten, dass sich auch die H,-Reinheit mit steigender Druckdifferenz verringert.

2.4.5.3 Einflisse des Dampf/Kohlenstoff-Verhaltnis (D/C)

Die thermodynamische Gleichgewichtslage der beiden Hauptreaktionen wird auch durch das
D/C-Verhaltnis beeinflusst (vgl. Abschnitt 1.2). In einem Membranreformer beeinflusst das D/C-
Verhaltnis neben der Reaktion auch den Wasserstofftransport tber die Membran. Die folgende
Graphik (Abbildung 16) zeigt die Abhangigkeit des Ho-Partialdrucks vom D/C des Feedstroms
im thermodynamischen Gleichgewicht ohne H,-Abtrennung bei einem Druck von 16bar und

einer Temperatur von 600 bzw. 650°C.
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Abbildung 16: Abhingigkeit des H,-Partialdrucks und des CH,-Umsatzes vom D/C-Verhiltnis des
Feedstroms im thermodynamischen GG ohne H,-Abtrennung

Wahrend sich der CH4-Umsatz mit steigendem D/C kontinuierlich erhéht, erreicht der H,-
Partialdruck bereits beim stdchiometrischen Verhaltnis von zwei ein Maximum (vgl. Gl. 1V). Jede
weitere Erhdéhung fihrt zur Verdinnung des Gemisches und damit zu einer Verringerung des
H,-Partialdrucks auf der Retentatseite (s. auch Aasberg-Petersen et al.’®, 1998). Fir den
Membranreformer bedeutet dies, dass der Umsatz mit héherem D/C-Verhaltnis ebenfalls
steigt®”11°116120 der Anteil an abgezogenem H, im Bereich fallenden H.-Partialdrucks jedoch je

nach Einfluss von Abtrennkapazitdt und H,-Transportkinetik steigt oder fallt'?'. Je nachdem
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wirkt sich eine Erhéhung des D/C-Verhaltnisses folglich positiv oder negativ auf die Menge des

abgetrennten Wasserstoffs und die Ho-Ausbeute aus, aber grundsatzlich ermdglicht ein héheres

D/C hohere Grenzumsatze.

Der Ablauf von Nebenreaktionen, bei denen elementarer Kohlenstoff entsteht, ist bereits im
konventionellen Dampfreformierungsprozess ein bekanntes Problem (vgl. Abschnitt 1.3). Im
Gegensatz zum konventionellen Reformer und zum konstanten O/C-Verhaltnis andert sich im
Membranreformer durch die H,-Abtrennung das Wasserstoff/Kohlenstoff-Verhaltnis (H/C),
wodurch Nebenreaktionen (insbesondere nach Gl. VI) bevorzugt ablaufen und den Katalysator

oder die Membran schadigen kénnen''!.

Das Risiko von RuBbildung in einem
Membranreformer kann jedoch wie im konventionellen Prozess durch die Auswahl der
Betriebsbedingungen, insbesondere durch ein ausreichendes D/C, reduziert werden (vgl.
Abschnitt 1.3). In Membranreformern wurde der Aspekt erstmals von Jérgensen et al.™? (1995)
betrachtet, die in ihrer Arbeit die Bildung von elementarem Kohlenstoff durch die im Abschnitt
1.1 genannten Reaktionen in Abhangigkeit des gewahlten O/C und des sich einstellenden H/C
untersuchten. Unter der Annahme, dass elementarer Kohlenstoff erst gebildet wird, wenn sich
die Hauptreaktionen im thermodynamischen Gleichgewicht befinden, berechneten sie
Temperaturober- bzw. -—untergrenzen flr die Methanzersetzung (endotherm) und die
Boudouard-Reaktion (exotherm) bei bestimmten Reaktionsbedingungen in Abhangigkeit des
O/C- und H/C-Verhaltnisses. Demnach kann bei den betrachteten Bedingungen von 500°C und
7bar in einem Membranreformer ab einem D/C > 2,5 beliebig viel H, ohne die Tendenz zur
RuRbildung abgetrennt werden. Li et al.** berechneten fiir einen Druck von 40bar und
Temperaturen zwischen 400 und 700°C die thermodynamischen Grenzgebiete der Ruf3bildung
in Abhangigkeit von O/C und H/C. Demnach kann ungefahr ab einem O/C > 2,7 beliebig viel
Wasserstoff abgetrennt werden, ohne dass Rufbildung stattfindet. Fir die Entwicklung eines
MRs ist eine Betrachtung der Kohlenstoffbildung bei den gewahlten Betriebsbedingungen

sinnvoll.

2.4.5.4 Einfluss der Anordnung von Katalysator und Membran

Fur die Integration von tubularen Membranen in Reaktoren im Labormafistab wurde in der
Regel eine Rohr-in-Rohr-Geometrie verwendet. Bis auf wenige Ausnahmen wurde der
Katalysator dabei immer im Ringspalt zwischen Reaktionsrohr und Membran platziert.
Marigliano et al."? (2001) vergleichen in ihrer theoretischen Arbeit den Einfluss der Anordnung

von Retentat- und Permeatseite in einer Rohr-in-Rohr-Geometrie in Bezug auf den
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Warmeeintrag in die Reaktionszone. Da der Warmeeintrag Uber die aulRere Wand deutlich
groler ist, kommen sie zu dem Ergebnis, dass die Anordnung von Reaktion im Ringspalt
deutliche Vorteile gegenuber der zweiten Variante hat, bei der der Ringspalt als Permeatseite
dient. Bei gleicher Reaktorlange kdnnen durch den besseren Warmeeintrag in den Ringspalt

hohere Umsatze erzielt werden.

Die Anordnung von Katalysator und Membran hat vor allem Einfluss auf die Rickpermeation
von Wasserstoff. Als Hjy-RlUckpermeation wird der unerwilnschte Transport von der
Permeatseite auf die Retentatseite bezeichnet. Dies geschieht, wenn der lokale H,-Partialdruck
auf der Permeatseite grofler ist als auf der Retentatseite, was insbesondere durch eine
ungunstige Anordnung von Katalysator zur Membran auftreten kann (z. B. in Verbindung mit der
Anordnung von Feed- und Spillgasstrom in der Gegenstromvariante, s. u.). Um
Ruckpermeation wirksam zu verhindern, muss der H,-Partialdruck auf der Retentatseite daher
stets groRer sein als auf der Permeatseite. Da zu Reaktionsbeginn noch kein Wasserstoff auf
der Retentatseite vorliegt, ist der H,-Partialdruck auf der Permeatseite ohne Spilgaseinsatz
immer groRer - es kommt zur Rickpermeation. Entsprechend muss die Katalysatorschittung
nach stromaufwarts hin erweitert werden, damit ein ausreichender retentatseitiger H,-

44145 Das Auftreten von

Partialdruck fir den Transport Uber die Membran vorlieg
Ruckpermeation kann im schlimmsten Fall zur Misinterpretation anderer Einflussfaktoren auf die
Zielparameter filhren, wie z. B. die Arbeit von Barbieri und Di Maio'*® (1997) zeigt. Sie nutzten
ein 1-dimensionales Reaktormodell unter anderem dazu, den Einfluss der Spiilgasrichtung
(Gegen- bzw. Gleichstrom) zu untersuchen. lhr Modell verifizierten sie anhand der

experimentellen Daten von Shu et al.*’

und fanden dabei flr dessen konkreten Aufbau heraus,
dass insbesondere flr niedrige Betriebstemperaturen die Gleichstromvariante guinstiger ist, da
es bei der Gegenstromvariante zu Ruckpermeation des Wasserstoffs kommt. Dies lag jedoch
an der flr die Gleichstromvariante unvorteilhaften Anordnung von Katalysator und Membran, so
dass ihre Schlussfolgerungen falsch waren. Spatere Untersuchungen u. a. von Gallucci et al.™’

(2006) zeigten die Vorteile der Gegenstromvariante beim Einsatz von Spililgas auf.

2.4.5.5 Einfluss der ReaktorgrofRe und —geometrie

Die Grole und Geometrie des Reaktors hat einen groRen Einfluss auf
Konzentrationspolarisationseffekte. Unter Konzentrationspolarisation versteht man die
Anreicherung nicht-permeabler Spezies in der Nahe der Membran und die damit verbundenen

Reduzierung des H-Partialdrucks an der Membranoberflache. Der Effekt kann einerseits durch
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die Abtrennung von Wasserstoff hervorgerufen werden, so dass sich vom Ort der Entstehung
des Wasserstoffs (Katalysatorpartikel) hin zum Ort der Abtrennung (Membranoberflache) ein
Konzentrationsgradient  ausbildet. Bei einer Rohr-in-Rohr-Geometrie mit  der
Katalysatorschittung im Ringspalt um die Membran ist in diesem Fall der radiale Stofftransport
hin zur Membran entscheidend, wie z. B. die experimentelle Arbeit von Mori et al.'"®
verdeutlicht. Sie untersuchten den Einfluss des Reaktordesigns (Rohr-in-Rohr-Geometrie) auf
die Zielparameter in Bezug auf Konzentrationspolarisationseffekte. Vereinfacht gesagt,
verglichen sie zunachst zwei unterschiedlich grofe, mit Katalysator geflillte Ringspalte (10mm
und 7,5mm). In zwei weiteren Designs verringerten sie den Spalt auf 3mm bzw. setzten
Leitbleche in die Katalysatorschittung ein um den Strdmungsverlauf zu verandern. Mit
Reaktordesign 1 als Referenz (10mm Ringspalt) wurde ein CH;-Umsatz von gut 70% bei einer
H,-Abtrenneffizienz von 90% erreicht. Durch die Verringerung des Ringspalts mit Hilfe eines
dinneren Rohrreaktors erhohte sich der CH;-Umsatz auf ca. 80% bei gleichbleibender H,-
Abtrenneffizienz. Die weitere Verengung des Ringspalts bzw. der Einsatz der Bleche flhrte zu
weiteren CHj-Umsatzsteigerungen auf ca. 83 bzw. 85% und einer Steigerung der H,-
Abtrenneffizienz auf jeweils ca. 94%. Die Autoren fuhren die Ergebnisse auf den verbesserten
radialen Hy-Transport zur Membran aufgrund hdherer Gasgeschwindigkeiten (bei kleinerem
Ringspalt) bzw. besseren Kontakt des H,-reichen Gases mit der Membranoberflache durch den
Einsatz der Bleche zuriick.

Andererseits entsteht Konzentrationspolarisation immer auch durch den
Stofftransportwiderstand durch die Ausbildung eines Fluidfims an der Membranoberflache
bedingt durch die Reibung des Fluids an der Oberflache (Haftbedingung). Dann muss der
Wasserstoff aus der Gasphase durch diesen Film diffundieren (Filmtheorie). Diese molekulare
Diffusion muss dann fir den H,-Transport Uber die Membran berlcksichtigt werden (vgl. z. B.
Boeltken et al.'®). Das AusmaR an Konzentrationspolarisation kann theoretisch abgeschétzt
werden, sollte jedoch sicherheitshalber Uber den Vergleich von experimentellen und simulierten
Versuchsergebnissen beurteilt werden. So entwickelten Itoh et al."® bereits 1994 ein
Membranreaktormodell, welches die radiale Diffusion in Katalysatorschittungen berlcksichtigt.
Sie verifizierten es mit Hilfe von Hy/Ar-Mischungen bei 200°C unter Umgebungsdruck und
konnten zeigen, dass ein Modell ohne Berlcksichtigung radialer Konzentrationsprofile bei
diesen  Bedingungen versagt. Caravella et al.”™® (2009) erweiterten die
Wasserstofftransportgleichung (Gl. 2-9) um einen Konzentrationspolarisationskoeffizienten und

erstellten Konzentrationspolarisationskarten flr verschiedene Betriebs- und Designparameter.
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Sie stellten fest, dass Konzentrationspolarisationseffekte mit der Schichtdicke, dem
Permeatdruck und der Strdmungsgeschwindigkeit (Turbulenz) abnehmen, jedoch mit
Temperatur und Retentatdruck zunehmen. Fir dinne Membranen (sy < 3um) kann
Konzentrationspolarisation bis zu 70% der transmembranen Druckdifferenz ausmachen und

sollte daher in jedem Fall bei der Entwicklung eines MR bertcksichtigt werden.

2.4.5.6 Einflisse der Abtrennkapazitat und des Feed/Membranflache-
Verhaltnisses

Betrachtet man die Hx-Transportgleichung (2-9), so zeigt sich, welche Parameter die

Abtrennkapazitat eines Reformers beeinflussen. Im Idealfall, d. h. ohne das Auftreten externer

Stofftransportlimitierungen, fihrt eine Veranderung all dieser GréRen gemal den

Proportionalitaten zu einer Steigerung der Abtrennkapazitat, also:

e eine Verdopplung des Triebkraftterms flhrt zu einer Verdopplung des
Wasserstoffflusses,

e eine Verdopplung der Membranflache flihrt zu einer Verdopplung des

Wasserstoffflusses (vgl. die Definition der Flussdichte in Abschnitt 2.1.1),

e eine Verdopplung der H,-Permeabilitat, z. B. durch eine andere Metalllegierung, fiihrt zu

einer Verdopplung des Wasserstoffflusses,
e eine Halbierung der Schichtdicke flhrt zu einer Verdopplung des Wasserstoffflusses.

In ihrer theoretischen Arbeit untersuchten Gallucci et al.'®' (2007) den Einfluss der Hy-
Transportkinetikparameter, also der Aktivierungsenergie E,, des Permeabilitatskoeffizienten Qg
und des Triebkraftsexponenten n auf die Performance des MRs (vgl. Abschnitt 2.1.4.1 und Gl.
2-8). Sie fanden heraus, dass vor allem E, einen sehr groflen Einfluss auf den

Wasserstofftransport und den CH4-Umsatz hat.

In Bezug auf den technischen Membranreformer ist die H,-Permeanz fiir eine gegebene
Membran durch deren Material und Schichtdicke festgelegt und nur noch von der Temperatur
abhangig. Sie ist letztlich eine Art intrinsische Abtrennkapazitat des Reformers, die nur durch
dinnere, optimierte Membranen der gleichen Art (z. B. durch eine technische
Weiterentwicklung) oder durch andere Materialien (z. B. eine Pd-Ag-Legierung) verandert

werden kann. Die Membranflache ist damit der einzige Parameter der Membran, Uber den die
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Abtrennkapazitat des MRs beeinflusst werden kann. Dennoch sei an dieser Stelle nochmals auf

die Experimente von Tong et al.''®

in Bezug auf die Einflisse der Schichtdicke respektive der
Permeanz verwiesen. Der Vollstandigkeit halber sei auch noch einmal die Moglichkeit erwahnt,
die Abtrennkapazitat mit Hilfe eines Spilgasstroms zu erhéhen (Erhéhung des Triebkraftterms

durch Verringerung des permeatseitigen H,-Partialdrucks).

Lin et al.”® (2003) untersuchten in ihrer Arbeit theoretisch den Zusammenhang zwischen der
WHSV und des Vcus/Ayw sowie deren Einfluss auf die Zielparameter CHs;-Umsatz, H,-
Abtrenneffizienz und Ho-Flussdichte bei einer Temperatur von 500°C, Driicken von 9 —20bar,
einem D/C von 3. Unter Verwendung eigener H,-Transportkinetikparameter und experimenteller
Ergebnisse'™ betrachteten sie verschiedene Grenzfille fiir den Betrieb eines MR. In Bezug auf
den Methanumsatz stellten sie fest, dass dieser bei einer hohen WHSV > 100h™" nicht mehr
vom Vcpa/Aw und der abgetrennten Ho-Menge abhéangig ist, da die Reaktion in dieser Region
nicht das thermodynamische Gleichgewicht erreicht und nur geringe Anteile an Wasserstoff
entstehen und abgetrennt werden. Bei einer niedrigen WHSV < 3h™” ist der Membraneffekt
hingegen deutlich zu erkennen und der CH,-Umsatz stark von der Membranflache abhangig. Ab
einem sehr kleinen Vcpa/An < 0,2m3*/m?h hat eine weitere Verringerung keinen positiven Effekt,
da sich das System fir die betrachteten Bedingungen im Gleichgewicht befindet (pyzrer =
Ph2perm) UNd einen maximalen Umsatzgrad erreicht. Hohere Umsatze konnen dann nur durch
eine Erhéhung der Triebkraft Gber die Membran erzielt werden. Ein positiver Effekt durch die
Membran bleibt erkennbar (bei WHSV < 3h'1), solange das VcudAm < 50m3*m?h ist. Bei
konstanter WHSV = 1h™ fiihrt eine Erhéhung des Vcus/Am einerseits zu hdoheren Flussdichten
Uber die Membran, andererseits aber zu einem niedrigeren Anteil an abgetrenntem H,. Bei ca.
20m?3*/hm? tritt ein Sattigungseffekt ein, ab dem keine Steigerung der Flussdichte mehr erfolgt.
Ab ca. 0,2m3*m?h Iohnt eine weitere Reduktion des Vcus/Aum nicht, da der Anteil an
abgetrenntem H, ebenfalls ein Plateau erreicht. Somit ergibt sich durch die gegensatzlichen
Abhangigkeiten ein Optimierungsproblem zwischen H.-Flussdichte und dem Anteil des
abgetrennten Wasserstoffs in Bezug auf das Vcus/Am. Der Einfluss des Vcps/Am auf die
Zielparameter wurde auch durch die Experimente von Chiappetta et al.'?® verdeutlicht. So fiihrte
beispielsweise die Reduzierung des Vcus/Aw von 11,6 auf 8,4Nml/cmmin bei identischem
Verhéltnis von Membranfliche zu Katalysatorvolumen (Aw/Via) und gleichen
Betriebsbedingungen zu einer Erhdhung sowohl des CHs;-Umsatzes von ca. 45 auf 60% als
auch der H,-Abtrenneffizienz von 28 auf 36% (vgl. auch die Arbeiten von Tong et al.'”'"®, Chen

et al."”®'?' De Falco et al.”™).
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Im Zusammenhang mit der Abtrennkapazitat eines Membranreformers steht die kinetische
Kompatibilitdt von Hy-Produktion und -Abtrennung. In einem Membranreformer sollte der
Wasserstoff stets schneller gebildet werden, als er iber die Membran abgetrennt werden kann,
da das System dann von der Membrankinetik und der H,-Abtrennung kontrolliert ist. Damit ist
gewabhrleistet, dass sich das Reaktionssystem auf der Retentatseite im Gleichgewichtszustand
befindet und zusatzlicher Wasserstoff durch dessen Abtrennung entsteht. Ist der Katalysator
nicht ausreichend aktiv, sinkt der CH,-Umsatz und die verfigbare Abtrennkapazitat der
Membran bleibt ungenutzt. In ihrem Experiment zur kinetischen Kompatibilitat fihrten Tong et
al.”® (2005) Versuche mit unterschiedlich aktiven Katalysatoren und einer selbst hergestellten
Pd/Ce0,/SS-Kompositmembran (sy = 11um) durch. Bei einer GHSV von 1120h™, einer
Temperatur von 527°C, einem Druck von 3bar und einem D/C von 3 erreichten sie mit einem
sehr aktiven Ni-Katalysator (47,2gew% Nickel) einen CH4-Umsatz von ca. 97%. Mit einem
weniger aktiven Katalysator (9,9gew% Nickel) erreichten sie bei identischen Versuchen nur
einen Umsatz von ca. 85% und schlussfolgerten daraus, dass die Aktivitat des Katalysators ein
limitierender Faktor flir die Performance eines MRs sein kann. Die Ergebnisse wurden durch ein
Folgeexperiment bestatigt. Dabei wurde der Membranreformer mit dem aktiven Katalysator
sowie einer leistungsfahigeren Pd/CeO,/SS-Membran (sy = 8um) betrieben. Fir die
permeablere Membran reichte sogar der aktivere Katalysator nicht aus, um deren volles
Potential auszuschépfen. Da in den meisten der im Abschnitt 2.3 zusammengefassten
Laborexperimente Ni-Katalysatoren erfolgreich im Temperaturbereich von 400 - 550°C
eingesetzt wurden, kann davon ausgegangen werden, dass konventionelle Ni-Katalysatoren

prinzipiell kinetisch aktiv genug fiir Membranreformer sind.

2.4.6 Eingrenzung und Auswahl der Betriebsparameter

Neben einer effizienten Hy-Produktion (maximaler Ho-Output bei minimalem CHs-Einsatz) ist die
Verwendung des Restgasstroms zur Bereitstellung der fur die Reaktion benétigten Warme ein
weiterer wichtiger Grund fur einen hohen CH4,-Umsatz. Im Normalbetrieb eines technischen
(Membran-)Reformers wird das wasserstoffarme Restgas mit frischem Brennstoff (Erdgas)
angereichert um die bendtigte Energiemenge fir die Dampfreformierung bereitzustellen. Zu
niedrige Umsatze flihren zu einem hoheren CHji-Anteil im Restgasstrom (bei gleichzeitig
verringertem Warmebedarf der Reaktion), so dass allein der Brennwert des Restgases
ausreicht, diese Energiemenge zu liefern. Damit ware eine Regelung der Betriebstemperatur
(Uber die zugefiinrte Menge an frischem Erdgas) nicht mehr maglich. Dies ware im Ubrigen

auch bei einer zu niedrigen Hy-Abtrenneffizenz der Fall, da das Restgas dann noch viel
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Wasserstoff enthalt. Das Ziel sind demnach hohe Methanumsatze bei hoher Ho-
Abtrenneffizienz, also eine hohe H,-Ausbeute unter den in der Einleitung formulierten
Randbedingungen von Produktionskapazitat, H,-Produktdruck und -Reinheit. Abbildung 14
verdeutlicht dazu, dass ohne Verwendung eines Splilgases flir Permeatdriicke von 2 — 3bar
hohe Grenzumsatze von Uber 90% deutlich héhere Betriebstemperaturen und -driicke nétig

sind, als typischerweise in Membranreformern verwendet wurden (vgl. Abschnitt 2.3).

Die Ausfiihrungen in Abschnitt 2.4.5.1 zeigen, dass der Betrieb eines Membranreformers bei
hohen Temperaturen vorteilhaft in Bezug auf alle Zielparameter ist. Die Temperaturobergrenze
wird dabei, im Gegensatz zum konventionellen Reformer, nicht durch den Werkstoff der
Reformerrohre limitiert, sondern durch die Temperaturbestandigkeit der Membran. Die
Temperaturuntergrenze liegt fur reine Pd-Membranen bei ca. 300°C (vgl. Abschnitt 2.1.4.1).
Hinzu kommen Effizienzbetrachtungen, die zeigen, dass sich der Einsatz einer Membran
besonders im Bereich von 500 — 650°C lohnt*’. Bei htheren Temperaturen erreicht der GG-
Methanumsatz bereits ohne H,-Abtrennung groRe Werte, unterhalb dieser Temperaturen muss
eine enormer Hx-Anteil abgetrennt werden (>90%), um hohe CH,-Umsatze zu erreichen.
Aasberg-Petersen et al.”® definieren einen vorteilhaften Temperaturbereich zwischen 600 —
650°C. lhrer Meinung nach lohnt sich zwar die Reduktion der Temperatur in Bezug auf den
Energieverbrauch, allerdings reduzieren sich dadurch der retentatseitige H,-Partialdruck und die
H,-Abtrennnung deutlich. Weitere Argumente fiir einen Betrieb im Bereich von 600 — 650°C

sind:
o die Moglichkeit hoher Grenzumsatze ohne Spllgaseinsatz (vgl. Abbildung 14),
e die Verhinderung von Adsorptionseffekten (vgl. Abschnitt 2.4.5.1),

o die Erhdhung der Katalysatoraktivitdt zur Sicherstellung der kinetischen Kompatibilitat
von Reaktion und Abtrennung (vgl. Abschnitt 2.4.5.4) und

e der positive Effekt auf die Reinheit des abgetrennten Wasserstoffs (vgl. Abschnitt
2.14.2).

Tendenziell nachteilig wirkt sich eine hohere Temperatur auf Konzentrationspolarisationseffekte
aus (vgl. Abschnitt 2.4.5.5). Daher wird die Betriebstemperatur des Membranreformers auf 600
— 650°C eingeschrankt, jedoch unter der Voraussetzung, dass die neuentwickelte Membran

diesen Temperaturen standhalt. Durch ihren Aufbau mit keramischer DBL sollte der Betrieb in
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diesem Temperaturbereich moglich sein, ohne dass z. B. intermetallische Diffusion in grolerem
Ausmal stattfinden kann (vgl. Abschnitt 2.1.2). Die Ausfihrung in Abschnitt 2.4.5.2
verdeutlichen den Vorteil hoher Betriebsdriicke wenn der Membranreformer mit ausreichend
grolRer Abtrennkapazitat (vgl. Abschnitt 2.4.5.6) ausgestattet ist. Ausgehend von einem Erdgas
mit niedrigem Eingangsdruck (ca. 1,5bar) ist ein 3-stufiger Erdgaskompressor unter Einhaltung
der Obergrenze der Austrittstemperatur des Erdgasstroms jeder einzelnen Stufe in der Lage,
dieses auf ca. 20bar zu komprimieren. Unter groRzugiger Beriicksichtigung der Druckverluste in
den Rohrleitungen und vorgeschalteten Komponenten eines technischen Membranreformers (z.
B. dem Entschwefler) wird der Betriebsdruck auf zunachst 16bar festgelegt. Héhere Dricke
erfordern héheren Kompressionsaufwand und stellen tendenziell héhere Anforderungen an die
verwendeten Materialien. Aufgrund der beschriebenen Einflisse des D/C im Abschnitt 2.4.5.3
ergibt sich ein Zielkonflikt zwischen der Vermeidung der Kohlenstoffbildung und einer méglichst
hohen Abtrennung von Wasserstoff. Ein D/C von drei erscheint auf Basis der in der Literatur
beschriebenen Laborexperimente, bei denen keine Ruf3bildung beobachtet wurde, zunachst als
guter Kompromiss. Bei relativ hohen Driicken und hoher H,-Abtrenneffizienz wurde z. B. bei

|-120

Chen et a mit einem D/C zwischen 2,5 und 3,5 keine RuRbildung beobachtet. Eine mdgliche

Anpassung des D/C erfolgt nach einer Beurteilung der Rubildungsgefahr in dieser Arbeit.

An dieser Stelle sei darauf hingewiesen, dass Eingrenzung und Auswahl der Betriebsparameter
zwar unter Berlcksichtigung der Membranstabilitat, in erster Linie jedoch durch ihren Einfluss
auf die Zielparameter CHj;-Umsatz, H,-Abtrenneffizienz und -Ausbeute erfolgte. Die
erforderliche Reinheit des Wasserstoffs sollte hierbei nur eine untergeordnete Rolle spielen und
muss letzten Endes durch die Selektivitdit der Membran bei den gewahlten Bedingungen
erreicht werden. Die Auswahl der Betriebsparameter diente vorrangig als Basis fur die
durchgefilhrten Experimente zur Charakterisierung der Membran (hierbei insbesondere zur
Bestimmung der Hy-Transportkinetik) sowie flr Stabilitdtsuntersuchungen bei den
entsprechenden Bedingungen. Die Durchfihrung und Ergebnisse dieser Experimente werden

im folgenden Kapitel vorgestellt und diskutiert.
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3 MSR im LabormaRstab

In diesem Kapitel werden die Laborergebnisse der von PSE und dem KIT entwickelten
Membranen prasentiert. Da die Entwicklung der Membran nicht Teil dieser Arbeit war, handelt
es sich dabei primar um die Ergebnisse der letzten Membrangeneration. Im Projektverlauf
wurden zunachst alle produzierten Membranen in einer Permeationsapparatur am KIT
untersucht. Ziel dieser Untersuchung war die Charakterisierung der Membranen in Bezug auf
ihre wichtigsten Leistungsparameter — die ideale Hy/Nj,-Selektivitdt und die Hy-
Transportfahigkeit. Einige der am KIT untersuchten Membranen wurden anschliefend im
Rahmen dieser Arbeit in einer zweiten Laborapparatur, die speziell fir den Betrieb der
katalytischen Dampfreformierung (MSR-Betrieb) aufgebaut wurde, getestet. Diese
Laborapparatur wurde 2009 bei LE in Betrieb genommen'®® und war seit der Untersuchung von
Membran 2 fiir den kontinuierlichen MSR-Betrieb einsatzbereit. Im Vergleich zum
grofdtechnischen Verfahren bietet sich beim MSR-Betrieb im Labormalstab anstelle von Erdgas
der Einsatz von Methan an, wodurch z. B. der Entschwefelungsschritt entfallt. Da die
Membranen letztlich in einem technischen Membranreformer eingesetzt werden sollen,

umfassten die Laboruntersuchungen bei LE im Wesentlichen die folgenden Punkte:

e Die Bestimmung der kinetischen Parameter des H,-Transports der Membranen fir die

Simulation eines technischen Membranreformers und das

o Stabilitatsverhalten der Membranen im MSR-Betrieb, Atmospharenwechsel und

Temperaturzyklen.

3.1 Herstellung und Charakterisierung der Pd-
Kompositmembran

Die im Rahmen dieser Arbeit untersuchten Membranrohre im Labormallstab hatten eine
Gesamtlange von 270mm bei einem Aufiendurchmesser von 6mm. Die Lange des pordsen und
damit gasdurchlassigen Rohres betrug 190mm. Jedes Membranrohr bestand aus folgendem,

dreilagigem Schichtsystem, das in Abbildung 17 dargestellt ist:
1. einem pordsen Sintermetallrohr mit dichten Adaptern als Trager,

2. einer porésen keramischen Zwischenschicht als Diffusionsbarriere (DBL) und
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3. einer selektiven Schicht aus Palladium.

Abbildung 17: Aufbau der Pd-Kompositmembranrohre fiir den LabormaRstab

Da es sich bei dieser Kompositmembran um eine vollstdndige Neuentwicklung handelt,
mussten die einzelnen Schichten aufeinander abgestimmt und optimiert werden. Dazu wurde
zunachst das Metall-Keramik-Schichtsystem entwickelt (PSE). Die Beschichtung des
Palladiums erfolgte zu Projektbeginn mit einem klassischen ELP-Verfahren im Labormalstab
(KIT) und wurde im Laufe des Projekts auf Produktionsverfahren (PSE) umgestellt, mit denen
im industriellen MalRstab grofere Membranstiickzahlen kostengtinstiger produziert werden
kénnen. In den folgenden Abschnitten wird die Herstellung der einzelnen Schichten der Pd-
Kompositmembran kurz beschrieben. Eine detailliertere Beschreibung ist flir das Verstéandnis
der vorgestellten Ergebnisse in dieser Arbeit nicht erforderlich und aufgrund der Vertraulichkeit
einiger entscheidender Zusammenhé&nge auch nicht maglich.

3.1.1 Poroser Metalltrager

Die pordsen Tragerrohre mit einer Lange von 190mm und einer Wandstarke von 1mm wurden
aus einem Pulver einer mit oxidischen Partikeln verstarkten ferritischen Legierung Fe-26Cr(Mo,

Ti, Y,03), genannt TM'58, gesintert. Sie besalien eine reproduzierbare offene Porositat von ca.
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40%, eine hohe Korrosionsbestandigkeit und niedrige Kriechrate unter den geplanten
Betriebsbedingungen. Fir die Integration der Membranrohre in den Laborreaktor wurden beide
Tragerenden mit dichten, tubularen, 4cm langen Adaptern aus ITM bestlckt. Einer dieser
Adapter bestand aus Vollmaterial und diente als Verschluss. Der andere Adapter war ein
Rohrstlick, durch das der H,-Permeatstrom das Membranrohr spater verlassen konnte (s.
Abbildung 18 in Abschnitt 2.3). Beide Adapter wurden Uber ein Laserschweillverfahren mit dem
porésen Material fest verbunden. Die Hauptentwicklungsarbeit betraf dabei die
Verbindungstechnik, d. h. die richtige Einstellung der Schweillparameter, so dass ein sanfter
Ubergang vom pordsen Trager auf die dichten Adapter fiir die nachfolgenden Schichten

geschaffen wurde'®’.

3.1.2 Diffusionsbarriere (DBL)

Die pordse, keramische DBL wurde ebenfalls in einem Sinterprozess hergestellt. Zunachst
wurde eine Suspension aus Yttrium-stabilisiertem Zirkonoxidpulver (YSZ) angesetzt und durch
Eintauchen des Tragers (dem sog. ,dip-coating”) auf diesem platziert und gesintert. Auf diese
wurde ebenfalls via dip-coating eine zweite Lage aus einer zweiten Suspension mit einem
weiteren YSZ-Pulver aufgebracht. Die mittlere Gesamtschichtdicke der keramischen Schicht
betrug ca. 50um. Die so hergestellte DBL besal} eine sehr glatte, homogene Oberflache mit
einer maximalen Porengrofle von <1um, die prinzipiell sehr geringe Pd-Schichtdicken
ermoglicht®®. Die folgende Tabelle 5 fast wichtige Eigenschaften des Metall-Keramik-

Tragersystems zusammen:

Tabelle 5: Wichtige Eigenschaften des Metall-Keramik-Tragersystems

Max. Porengrofle [um] N.-Permeanz [mol/m?sPa]
(ISO 4003) (ISO 4022)
ITM - Trager <50 1,9e-3
1. DBL <5 4,0e-5
2. DBL <1 2,0e-5

3.1.3 Palladiumschicht

Die selektive Palladiumschicht wurde durch zwei verschiedene Verfahren aufgetragen: ELP am
KIT und EP bei PSE. Anstatt wie im klassischen ELP-Verfahren Palladiumkeime auf der
Oberflache aufzutragen (vgl. Abschnitt 2.1.3), wurde die Aktivierung in einem PVD-Prozess
durchgefiihrt (PSE). Der Vorteil ist dabei die geringe Eindringtiefe des aufgetragenen
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Palladiums in die Poren des porésen Tragers. Die gleiche Oberflachenkonditionierung wurde fir
die EP-Beschichtungsvariante gewahlt, um eine leitfahige Oberfliche zu schaffen. Im
Gegensatz zu konventionellen PVD-Verfahren, konnen bei dem von Plansee entwickelten PVD-
Beschichtungsprozess auch tubulare Geometrien direkt beschichtet werden. Im Folgenden
werden die Membranen durch die Bezeichnungen ,PVD/EP* und ,PVD/ELP* unterschieden. Die
vollstandig von Plansee produzierten PVD/EP-Membranen sind insofern besonders, als dass
sie ausschlielich mit industriell erprobten Dunnschichtprozessen (PVD und EP) hergestellt
wurden und ohne die im Labormafstab haufig verwendete ELP-Technologie auskommen. Die
Herstellung der PVD/ELP-Membranen am KIT, mit dem ELP-Verfahren als in der Literatur
etablierten Stand der Technik, diente dem Vergleich der beiden nasschemischen

Beschichtungsverfahren.

3.1.3.1 EP-Beschichtung

Vor der EP-Beschichtung wurde das oberflachenkonditionierte Membranrohr fir zwei Minuten in
Salzsaure (10vol%) gereinigt und anschliellend mit deionisiertem Wasser (DI-Wasser) gespilt.
Der EP-Prozess wurde mit einem kommerziell erhaltlichen Galvanikbad (Palluna 451, Umicore
Galvanotechnik GmbH) mit Badrezirkulation durchgeflhrt, wobei das zu beschichtende Rohr als
rotierende Kathode diente. Die Rotation und Badbewegung verhindert die Bildung einer PdH,-
Legierung, die zur Versprodung der Pd-Schicht filhren kann'®. Die gesamte Beschichtung
dauerte ca. 30min. Nach der Abscheidung wurde die Membran fiir finf Minuten in warmem DI-
Wasser gereinigt und im Vakuum bei 125°C getrocknet. Die Schichtdicke der abgeschiedenen

Pd-Schicht wurde gravimetrisch bestimmt.

3.1.3.2 ELP-Beschichtung

Die grundlegende Prozedur des am KIT durchgefiihrten ELP-Beschichtungsverfahrens wurde

al.”® beschriecben. Am KIT wurde es auf die vorhandene

bereits von Shu et.
Membranrohrgeometrie optimiert und angepasst, um die Qualitdt der Pd-Schicht zu
verbessern**'® Die Beschichtung selbst wurde in Reagenzglasern durchgefiihrt, wobei das
Beschichtungsbad durch die Rotation des Rohres sowie die Einleitung von Stickstoffblasen
kontinuierlich umgewalzt wurde. Dadurch wurden auch die bei der Reaktion an der Oberflache
entstehenden Stickstoffblaschen rasch entfernt, um mdgliche Defekte durch Gaseinschlisse zu
verhindern. Um ein langsames und gleichmafliges Wachstum zu gewahrleisten, durfte die

Konzentration des Reduktionsmittels Hydrazin im Beschichtungsbad nicht zu hoch sein. Dies
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wurde durch eine stiindliche Zugabe von ca. 1ml wassriger Hydrazinlésung (0,2molar) erreicht.
Nach sechs Hydrazin-Dosierungen blieb das Beschichtungsbad unter standiger Badbewegung
fur weitere zwei Stunden unangetastet. Schlief3lich wurde die Membran flinfmal in handwarmem
DI-Wasser im Ultraschallbad gereinigt und anschliefsend bei 150°C Uber Nacht getrocknet. Auf
diese Weise wurden in einem Beschichtungszyklus 2 — 3um Palladiumschicht gebildet. Dies
wurde so lange wiederholt, bis die Membran gegeniber Stickstoff ausreichend dicht war. Die

Gesamtschichtdicke wurde ebenfalls gravimetrisch bestimmt.

3.1.4 Charakterisierung der Membranen am KIT

Die Permeationsapparatur am KIT ermdglichte die Untersuchung von drei Membranrohren
gleichzeitig. Diese wurden mit Hilfe von VCR-Verschraubungen gasdicht in die Apparatur
eingebaut. Eine detaillierte Beschreibung der Apparatur ist bei Behrens und Dittmar'®' (2013) zu
finden. Um die Membranen in Bezug auf ihre Leistungsparameter zu charakterisieren, wurde zu
Beginn der Untersuchungen ein Messzyklus verwendet, bei dem die Membranen unter
Stickstoffatmosphare bis auf 600°C aufgeheizt wurden, um zunéachst die N,-Permeanz zu
bestimmen. Im Anschluss erfolgte der Atmospharenwechsel auf H,, der bei einigen Membranen
zum fast vollstandigen Verlust der selektiven Eigenschaft durch Verbiegung und Rissbildungen
in der Pd-Schicht fihrte. Es wurde vermutet, dass sich produktionsinduzierte Spannungen in
der frischen Pd-Schicht durch die schnelle Hydrierung der Pd-Schicht bei dieser Temperatur

schlagartig abbauen. Daraufhin wurde die Messprozedur wie folgt angepasst:
1. Bestimmung der N,-Permeanz bei Raumtemperatur und 400°C.
2. Bestimmung der H,-Permeanz bei 400, 500 und 600°C.
3. Bestimmung der No-Permeanz bei 400, 500 und 600°C und erneut bei Raumtemperatur.

Die No/Ho- bzw. H,/N,-Atmospharenwechsel erfolgten jetzt stets bei 400°C. Dadurch wurden
keine Selektivitatsverluste mehr durch Rissbildung beobachtet. Der erste Aufheizvorgang von
400 auf 600°C wurde jetzt unter H,-Atmosphare durchgefiihrt. Ein vollstandiger Messzyklus
dauerte aufgrund der Heiz- und Kihiraten von 1K/min sowie Haltezeiten von mehreren Stunden

etwa eine Woche.
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3.1.5 Ergebnisse der Charakterisierung am KIT

Von den am KIT charakterisierten Membranen wurden 6 Membranen im Rahmen dieser Arbeit
in der zweiten Laborapparatur bei LE untersucht. Dabei lag der Fokus auf der Untersuchung
von PVD/EP-Membranen, da diese aufgrund ihres Herstellverfahrens flir den spateren
technischen Einsatz favorisiert werden. Fir einen aussagekraftigeren Vergleich mit dem
PVD/ELP-Verfahren werden in den folgenden Abschnitten vier weitere PVD/ELP-Membranen,
die ausschliel3lich am KIT getestet wurden, ebenfalls betrachtet. Die folgende Tabelle 6 gibt
eine Ubersicht Uber die Eigenschaften der zehn Membranen, wobei die sechs bei LE
untersuchten Membranen in chronologischer Reihenfolge der Untersuchungszeitrdume
aufgelistet sind. Bei den Messwerten handelt es sich aus Grinden der Vergleichbarkeit

ausschlie3lich um Messwerte des KIT.

Tabelle 6: Eigenschaften der fiinf PVD/EP- und PVD/ELP-Membranen

Nr. Pd- sm  Px2(600°C) Pu2 (600°C)  Spanz2(600°C) Test-
Schicht [um] [mol/m3sPa] [mol/m3sPa’’] apparatur

1 PVD/EP 11,9  0,72:10° 1,38:107 2535 KIT/LE
2 PVD/EP 11,9  0,98:10° 1,38:107 1808 KIT/LE
3 PVD/EP 16  0,21:10° 1,43-107 9018 KIT/LE
4 PVD/EP 9,6 0,46:10° 1,54-10° 4430 KIT/LE
7 PVD/ELP 130  0,52:10° 1,48:107 3678 KIT/LE
5 PVD/EP 9,4 1,89-10° 1,62:10°° 1152 KIT/LE
6 PVD/ELP 12,6 3,07:10° 1,59-10°° 638 KIT

8 PVD/ELP 136  2,90-10° 1,54-10°° 692 KIT

9 PVD/ELP 128  2,88:10° 1,62:10° 730 KIT

10 PVD/ELP 122 1,84-10° 1,56-10° 1085 KIT

Die getesteten PVD/EP-Membranen wurden mit einer Schichtdicke von 10 — 12um produziert,
die PVD/ELP-Membranen mit ca. 12 — 14um. Auf Basis der idealen Selektivitdten der je funf
Membranen scheint bei dieser Auftragung das PVD/EP-Verfahren dichtere Membranen zu
generieren. Dabei sollte jedoch nicht unerwahnt bleiben, dass insbesondere einige bei
Raumtemperatur sehr dichte PVD/ELP-Membranen durch die bereits erwéhnte anfangliche
Messprozedur zerstort wurden, bevor die ideale Selektivitdt gemessen werden konnte. Eine
abschlieRende Aussage welches der beiden hier verwendeten Verfahren dichtere Membranen

bei vergleichbaren Pd-Schichtdicken erreicht, ist aufgrund der begrenzten Anzahl an
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Membranen nicht mdglich. Aus der Lange des pordsen Tragers und damit der aktiven Lange
der Membranrohre ergab sich eine aktive Membranflache von 35,8cm?. Die Genauigkeit der

Bestimmung der Pd-Schichtdicke betragt +0,5um.

3.2 Aufbau der Laborapparatur

Der Aufbau der Laborapparatur ist im Flielbild im Anhang dargestellt (s. Abbildung 54). Die
Gasversorgung der Apparatur erfolgte ausschlieflich Gber 50I-Gasflaschen mit einem Flldruck
von mindestens 200bar. Mit Pumpe P1 wurde DI-Wasser mit einer elektrischen Leitfahigkeit von
<0,1uS/cm in das Rohrleitungssystem der Anlage gepumpt, wo es zunachst mit gasférmigem
Methan (CHs-Reinheit >99,5vol%) gemischt wurde. Im Anschluss wurde das
Zweiphasengemisch in den Vorwarmungen E1 und E2 verdampft und Uberhitzt. Das Heizband
E6 stellte sicher, dass das Gasgemisch bis zum Reaktoreingang auf der Vorwarmtemperatur
von mindestens 300°C und damit deutlich Uber seinem Taupunkt gehalten wurde. Im
Rohrreaktor (vgl. Abschnitt 3.2.2) fand unter Einsatz eines konventionellen Nickelkatalysators
die katalytische Dampfreformierung statt. Der Reaktor wurde im aufklappbaren Rohrofen E3
(Carbolite VST 12 mit Regeleinheit Eurotherm 2416CC) elektrisch beheizt. Uber die eingebaute
Pd-Kompositmembran wurde ein Teil des entstandenen Wasserstoffs abgetrennt, so dass zwei
Strome (Retentat- und H,-Produktstrom) den Reaktor verlassen. Beide Strdme wurden in den
Kihlern E4 und E5 mit einem Wasser/Glykol-Gemisch (5°C) auf mindestens Raumtemperatur
geklhlt. Das anfallende Kondensat auf der Retentatseite wurde in einem fillstandsgeregelten
Abscheider LISO1 abgetrennt und Uber das Magnetventii VX04 automatisch in einen
Auffangbehalter abgelassen. Auf der Permeatseite fiel Kondensat nur bei groRen Defekten in
der Membran an, so dass dieser Abscheider manuell entleert werden musste. Je nach
Ventilstellung von V07 — V09 konnte je einer der Stréme in die Analysenstelle QEO01 zur
Bestimmung der Gaszusammensetzung gelenkt werden (s. Abschnitt 3.2.3). Schlie3lich wurden

beide Strdme zur Fackel bzw. in einen Abzug geleitet.

3.2.1 Mess- und Regelungstechnik

Der Methanstrom wurde Uber den elektronischen Durchflussregler FIC1 (Modell Bronkhorst EL-
FLOW®, Vehamax = 320NI/h) gesteuert. Der baugleiche FIC2 (Vn2max = 100NI/h) regelt den
optionalen Stickstoffstrom z. B. zum Aufheizen und Abkihlen der Anlage. Beide
Durchflussregler wurden vom Hersteller auf die fiir sie bestimmten Gase fiir einen Vordruck von

32bar kalibriert. Der Fehler betrug laut Kalibrierzertifikat des Herstellers <+2%. Im Falle des H,-
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Betriebs wurde FIC1 zur Regelung des H,-Stroms verwendet. Der tatsdchliche H,-Fluss wurde
bei Bedarf mit Hilfe der Onlinesoftware” ,Fluidat* des Herstellers berechnet. Uber einen weiteren
Durchflussregler FIC3 (Modell Analyt-MTC Serie 358) wurde der optionale Ar-Spilgasstrom
geregelt.

Am Reaktorausgang befand sich die Gasuhr FQ2 (Modell Elster BK-2,5), mit der das
produzierte Restgasvolumen (Retentatvolumen) bestimmt wurde. Diese wurde jahrlich mit einer
Eichgasuhr Uberprift, wobei die Abweichung im Messbereich von 50 — 1000l/h <+2% und damit
im Rahmen der Messgenauigkeit der Messmethode lag. Der Fluss auf der Produktgasseite
wurde in der Regel mit Hilfe eines Blasenzahlers (FI03) mit drei verschiedenen
Volumeneinteilungen (1ml, 10ml und 100ml) gemessen oder optional mit der Gasuhr FQ1
(Modell  Elster BK-2,5) bestimmt. So konnte bei Kenntnis der Rest- und
Produktgaszusammensetzung im stationaren Zustand Gber ein beliebiges Zeitintervall z. B. eine
Kohlenstoffbilanz (s. Abschnitt 3.3.6.2) erstellt werden.

Der Wasserbehalter D01 mit DI-Wasser befand sich auf der Waage WI1 (Mettler Toledo
PB8001-S), so dass der Massen- bzw. Volumenstrom des Wassers Uber die Gewichtsdifferenz
pro Zeiteinheit leicht bestimmt und die Férderrate der Pumpe P1 (Prominent micro-delta® MDLa
mit optoDrive®) eingestellt werden konnte. Die maximale Férderrate der Pumpe lag bei
9,7ml/min. Die kapazitive Fullstandssonde LISO1 (Endress + Hauser) diente zur Kontrolle der
anfallenden Kondensatmenge im Abscheider der Restgasseite. Bei einem Flillstand von 60%
wurde Magnetventil XV04 gedffnet, bis dieser wieder auf 20% gefallen war. Das pro
Bilanzintervall angefallene Kondensat wurde ausgewogen, wodurch mit Hilfe der Flllstande des
Abscheiders zu Bilanzbeginn und -ende, der Férderrate der Pumpe sowie der flr die Reaktion

verbrauchten Wassermenge, eine Wasserbilanz erstellt werden konnte (s. Abschnitt 3.3.6.2).

Betriebs- und Permeatdruck werden mit Hilfe zweier manueller Hinterdruckregelventile (XVO07,
XV08) separat eingestellt. Der Betriebsdruck am Reaktoreintritt wurde durch einen Drucksensor
PISO1 (Modell Endress + Hauser CerabarS PMP731) gemessen, der Permeatdruck am
Reaktoraustritt durch den baugleichen Sensor PI03. Des Weiteren wurde mit einem
Drucksensor PDIO2 (Modell Endress + Hauser CerabarS PMD230) der Differenzdruck von
Reaktoreingang und -ausgang gemessen, um den Druckverlust Uber den Reaktor zu

Uberwachen. Fur die Umrechnung des gemessenen Volumens auf Normliter wurde der Druck

" www.fluidat.com
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an der Gasuhr FQ2 am analogen Manometer P04 abgelesen. Der aktuelle Luftdruck wurde bei
Bedarf an einem analogen Quecksilberbarometer (Lambrecht Typ604) abgelesen.

Die Temperaturen im Reaktor wurden mit Thermoelementen (Thermocoax Typ-K) an 12
relevanten Positionen gemessen (vgl. Abbildung 18). An der Reaktoraulenwand waren
Steckhilsen fir die Thermoelemente TI07, TI09, TIS10, TI15 und TI16 angebracht, um das
Temperaturprofil der Reaktoraulenwand zu bestimmen. Die Thermoelemente TI103, T104, TI13
und TI14 zeigten die Temperatur an verschiedenen Stellen im inneren des Reaktors an. TI05
und TI06 erfassten die Temperatur am perforierten Schutzrohr in der Nahe der Membran, T102
die Gastemperatur am Reaktoreingang. Hinzu kamen die Thermoelemente TI11 und TI12,
welche die Temperatur im Produkt- bzw. Retentatstrom direkt vor den Gasuhren FQ1 und FQ2
anzeigten. Die Ofen der Vorwarmungen E1 und E2 sowie das Heizband E6 wurden jeweils iber
separate Thermoelemente geregelt, deren Istwerte an den Reglern (Modell Horst HT30)
abgelesen werden konnten. Die Umgebungstemperatur wurde bei Bedarf mit einem separaten
Thermoelement gemessen. Alle Thermoelemente hatten laut Herstellerangaben eine

Messgenauigkeit von +2,5°C bis 333°C und +0,75% bei hheren Temperaturen.

Die Daten aller Thermoelemente und Drucksensoren, der Durchflussregler FIC1 und FIC2, der
Waage und der Fillstandssonde wurden mit Hilfe der LE-eigenen Datenerfassungssoftware
PRISMA aufgezeichnet. Die Software ermdéglichte auch die Steuerung der Durchflussregler
FIC1 und FIC2 sowie des Magnetventils XV04.

3.2.2 Aufbau des Laborreaktors

Die Membranrohre wurden in einem Rohrreaktor in Rohr-in-Rohr-Geometrie getestet. Das
Reaktionsrohr aus Hochtemperaturstahl (1.4841) hatte eine Lange von 820mm bei einem
Innendurchmesser von 27,7mm. Die Rohrenden wurden mit Flanschen mit Flachdichtungen aus
Graphit gasdicht verschlossen. Der obere Flansch besal} eine Zuleitung fir den Feedstrom. Der
untere Flansch war mit drei Austrittsleitung flr den Retentatstrom und einer zusatzlichen
Offnung ausgestattet, durch die das zu testende Membranrohr bei bereits geschlossenem
Flansch eingefiuhrt werden konnte. Flr den Einbau in den Reaktor musste das Membranrohr mit
einer Rohrleitung (1.4841, 6mm x 1mm) auf eine Gesamtlange von 605mm per WIG-
Schweillverfahren gasdicht verlangert werden, damit es im heillen Reaktor positioniert werden
und am kalteren Flansch aulerhalb des Ofens mit einer Swagelok-Verschraubung ebenfalls

gasdicht befestigt werden konnte. SchlieRlich wurde in das verlangerte Membranrohr noch eine
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Kapillarleitung (1,6mm x 0,5mm) eingefiihrt, um die Permeatseite optional mit Argon spilen zu

kénnen.

In der Regel wurden die Membranen in einer Reaktorkonfiguration mit kontinuierlicher
Abtrennung betrieben. Fur die Validierung des gestuften Reaktormodells (vgl. Abschnitt 5.3)

wurde jedoch eine Konfiguration mit sequentieller Abtrennung realisiert.

3.2.2.1 Kontinuierliche Abtrennung

Eine schematische Darstellung der Konfiguration mit kontinuierlicher Abtrennung ist in
Abbildung 18 links zu sehen. Bei dieser Konfiguration wurde die Membran von einem
perforierten Rohr (10 x 1mm, 1.4841) mit 1mm-L&chern vor mechanischen Schaden durch die
Katalysatorpartikel geschiitzt. Der Katalysator wurde gleichmaRig um das Schutzrohr und die
sich darin befindende Membran und dartber gepackt, um Rickpermeation des abgetrennten
Wasserstoffs zu vermeiden (vgl. Abschnitt 2.4.5.4). Die Schittung hatte eine H6he von 400mm
und nahm ein Volumen von knapp 200ml ein. Die eingefiillite Katalysatormasse betrug 262g
Katalysator. Uber und unter dem Katalysatorbett befand sich eine Schicht aus inerten a-Al,O3-
Kugeln mit einem mittleren Durchmesser von 3mm zur Positionierung und Stabilisierung der

Schuttung.

3.2.2.2 Sequentielle Abtrennung

Eine schematische Darstellung der Konfiguration mit sequentieller Abtrennung ist in Abbildung
18 rechts zu sehen. Bei dieser Konfiguration wurde der untere Teil des Reaktionsrohrs durch
einen 440mm hohen Hohlzylinder ausgefillt, der die Membran umgibt (1.4841,
Innendurchmesser dy, = 10mm). Membranrohr und Hohlzylinder ergeben die Membranzone, in
der die Abtrennung des H, stattfindet. Der Hohlzylinder wurde mit einem Lochblech abgedeckt,
auf dem die Katalysatorschuttung platziert wurde. Sie hatte eine H6he von 170mm und nahm
ein Volumen von ca. 100ml ein. Die eingefiilite Katalysatormasse betrug 132,5g. Uber dem
Katalysatorbett befand sich ebenfalls eine Schicht aus «-Al,Os-Kugeln zur Stabilisierung der
Schuttung. Durch den Einsatz des Hohlzylinders wurde der Gasstrom nach dem Austritt aus
dem Katalysatorbett entlang der Membran gefiihrt und erst nach Passieren der Membran durch

die dafiir vorgesehenen Offnungen in die Austrittsrohre im unteren Flansch geleitet.
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Reaktionsrohr, D;=27.7mm Reaktionsrohr, D;i=27. 7mm

Heizzone

Schutzrohr, D=10.0mm

Membran Membran

® Thermoelement ® Thermoelement

Ni-Kat Ni-Kat
A|203 A|2O3
Volumenreduktion Y Hohlzylinder

I— —|—> Retentat I— —|—> Retentat

Ar-Strom Ar-Strom
Ha Ha

Abbildung 18: Schematischer Aufbau des Laborreaktors mit kontinuierlicher Abtrennung (links)
und sequentieller Abtrennung (rechts)

3.2.2.3 Katalysator

Bei dem flr die Laborversuche eingesetzten Katalysator handelt es sich um einen kommerziell
erhaltlichen Nickelkatalysator. Im Lieferzustand lag er in oxidierter Form als Nickeloxid vor und
musste daher vor Versuchsbeginn durch Reduktion zu elementarem Nickel aktiviert werden.
Gemal den Herstellerangaben konnte dies mit Dampf, einem H,/N,-Gemisch oder auch erst im
MSR-Betrieb durch Dampf und CH, geschehen. Fir die Charakterisierung der zylindrischen

Katalysatorpartikel (u. a. fir die Simulation eines Reformerrohrs, vgl. Abschnitt 4.3) wurden
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stichprobenartig der mittlere
Pelletdurchmesser, die mittlere Pellethbhe
und die mittlere Pelletmasse ermittelt. Zur
Bestimmung der Hohe und des
Durchmessers eines Pellets wurden die
Gesamthoéhe und die Gesamtbreite von 10
Pellets gemessen und anschlieend Uber die
Anzahl gemittelt (s. Abbildung 19). Der Wert
fur die Masse eines Pellets wurde als
Mittelwert von 20 Pellets bestimmt. Mit Hilfe
dieser GréBen wurde das mittlere

Pelletvolumen, die mittlere Pelletoberflache
Abbildung 19: Bestimmung des Pelletdurch- sowie die mittlere Pelletdichte berechnet. Die
messers (rechts) und der Pelletlinge (links) Schiittdichte der Katalysatorpellets wurde
mit Hilfe eines Messzylinders mit vergleichbarem Durchmesser wie dem des Laborreaktors
bestimmt. Dabei wurden mehrere Schittvorgdnge in ein definiertes Volumen von 50ml
durchgefihrt, die mittlere Katalysatormasse gewogen und daraus die mittlere Schittdichte
ermittelt. Aus der eingeflllten Katalysatormasse und der mittleren Pelletmasse |asst sich die
Anzahl der Pellets Np in der Schuttung errechnen. Mit Hilfe des Pelletvolumens Vp kann das
Katalysatorvolumen der Schittung Vge: und die mittlere Porositat der Katalysatorschittung eg.;¢

berechnet werden (Gl. 3-1).

Vv Vp'N
gBett — 1 __ VBett — 1 _rpVp 3_1
VRohr VRonhr

Der hydraulische Pelletdurchmesser dp wird bei der Modellierung von Schittungen unter
anderem flr die Berechnung des Druckverlusts Uber das Katalysatorbett verwendet. Er ist
definiert als der Durchmesser einer Kugel mit dem gleichen Oberflachen/Volumen—Verhaltnis
wie die Katalysatorpellets (s. Gl. 4-1). Sein Wert betragt entsprechend den in Tabelle 7
angegebenen Malien der Pellets 3,47mm. Die spezifische Oberflache Age: der Schiittung
berechnet sich nach GI. 3-2.

6

Agert = ; 3-2

Die folgende Tabelle 7 fasst die ermittelten Katalysator- und Schittungsparameter zusammen.
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Tabelle 7: Ermittelte Parameter der Katalysatorpellets und -schiittung

Parameter Symbol Wert
Mittlerer Pelletdurchmesser (Zylinder) [cm] dz 0,350
Mittlere Pellethohe (Zylinder) [cm] hz 0,340
Mittlere Pelletoberflache [cm?] Ap 0,566
Mittleres Pelletvolumen [cm?] Ve 0,033
Hydraulischer Pelletdurchmesser [cm] dp 0,347
Mittlere Pelletmasse [g] mp 0,070
Mittlere Pelletdichte [g/cm?] Pp 2,139
Mittlere Dichte der Schittung [g/cm?] PRett 1,332
Mittlere Porositat der Schiittung [-] EBett 0,378
Spezifische Oberflache der Schiittung [m'1] Ageit 1731
3.2.3 Analytik

Uber den Drei-Wege-Hahn (V09 in Abbildung 54) konnte wahlweise der H,-Produktstrom oder
der trockene Retentatstrom zur Analyse Uber einen Mikro-Gaschromatographen (Mikro-GC, MTI
Analytical Instruments, M200) geleitet werden. Um eine kontinuierliche Analyse des H-
Produktstroms wahrend des MSR-Betriebs zu erméglichen, wurde der Restgasstrom in der
Praxis jedoch in 10l-Gasbeutel abgeflllt und mit einem separaten Natural Gas Analyser (NGA,
Agilent Technology 6890N) analysiert. Vor ihrer Verwendung wurden die Gasbeutel sorgfaltig

mit N, gespult und anschlielend mit einer Vakuumpumpe evakuiert.

Der verwendete Mikro-GC besald zwei Messkanale mit Warmeleitfahigkeitsdetektoren (WLD).
Kanal 1 war mit einer 20m Molsiebsaule ausgestattet und diente zur Bestimmung der Ar-, No-,
CHy- und CO-Konzentrationen (110°C Saulentemperatur). Mit Kanal 2, in den eine 10m PPQ-
Saule eingebaut war, konnte ebenfalls die Konzentration von CH,4 sowie jene von CO, (50°C
Saulentemperatur) gemessen werden. Flr eine genaue Messung der Verunreinigungen im Ho-
Produktstrom wurde Wasserstoff als Tragergas eingesetzt und die Wasserstoffreinheit liber die
Differenzmethode berechnet. Die Probenahmezeit, also die Zeit zum Spllen der
Probenahmeleitung zum Mikro-GC, betrug 30s. Die Injektionszeit zur Steuerung der
Aufgabemenge war fir beide Kanale 100ms. Zur Bestimmung des N,-Gehalts im Ar-
Spulgasstrom wahrend des Stickstoffbetriebs (vgl. Abschnitt 3.3.2) wurde die Saulentemperatur
von Kanal 1 fir die Trennung von Ar und N, auf 40°C reduziert. Der NGA eignet sich zur

Analyse von gasformigen Kohlenwasserstoffen, CO,, CO und Luft ab einer Konzentration von
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0,1vol% bei einem relativen Fehler von 2%. Die Probenaufgabe beim NGA erfolgte Uber eine
Probenschleife mit einem konstanten Probenvolumen. Er besald zur Trennung der
Komponenten standardmaRig zwei Messkanadle. Kanal 1 diente zur Trennung hoherer
Kohlenwasserstoffe und war mit einer ,CP-Sil PONA“-Saule und einem Flammenionisations-
detektor (FID) ausgestattet. Kanal 2 diente zur Trennung der leichten Komponenten und war mit
einer Doppelsaulenschaltung (30m Molsieb- und PLOTQ-S&ule) und einem WLD versehen. Als
Tragergase wurden Wasserstoff (Kanal 1) und Ar (Kanal 2) eingesetzt. Die Saulentemperatur
betrug flr beide Kanale 80°C.

Bedingt durch die Injektion der Probe in die Trennsaulen durch Offnung eines Ventils (kein
festes Probenvolumen) andert sich beim Mikro-GC die aufgegebene Probemenge in
Abhangigkeit der Viskositat des Gases. Dies fuhrt bei der Kalibrierung des GCs zur
Abhangigkeit von der Komponentenmatrix, mit anderen Worten missen das Eichgas zur
Kalibrierung und der Analysenstrom eine mdglichst dhnliche Zusammensetzung aufweisen. Fur
die Analyse des Permeatstroms wurde der Mikro-GC mit verschiedenen Eichgasen von Linde
Gas kalibriert, welche unter anderem die relevanten Komponenten in den in Tabelle 8
angegebenen Konzentrationen enthielten. Die Kalibrierung des NGA (konstantes
Probenvolumen) fir die Analyse des Restgases wurde regelmafig mit einem Eichgas Uberprift,

wobei die Kalibrierung fiir hdhere H,-Gehalte zusatzlich mit reinem Wasserstoff getestet wurde.

Tabelle 8: Ubersicht der zur Kalibrierung der GC-Analytik verwendeten Eichgase

Eichgasnummer/GC
Komponente
Eichgas 1/ M200 Eichgas 2/ M200 Eichgas 3/NGA
CH, 10,2ppm 0,110vol% Rest
CO, 10,0ppm 0,099vol% 2,98vol%
CO 10,2ppm 0,098vo0l% 2,93vol%
Andere 19,5ppm 1,106vo0l% 23,80vol%
H, Rest Rest 5,01vol%

Da kein Eichgas mit entsprechender Matrix verfligbar war, wurde fir die Messung des N,-
Gehalts im Ar-Spllgasstrom mit dem Mikro-GC ein eigenes Kalibriergas aus Ar und N;
hergestellt. Der N,-Gehalt betrug ca. 1,5vol% und wurde mit dem matrixunabhdngigem NGA

bestimmt.
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3.2.4 Sicherheitskonzept

Aufgrund des Gefahrenpotentials der eingesetzten und produzierten Gase wurde die
Versuchsanlage flir den unbeaufsichtigten, kontinuierlichen MSR-Betriecb mit mehreren
elektrischen  Sicherheitsabschaltungen  und  mechanischen  Sicherheitseinrichtungen
ausgestattet. Alle elektrischen Sicherheitsabschaltungen erfolgten analog Uber ein
elektronisches Sicherheitssystem und waren vollstandig unabhangig von der softwarebasierten
Steuerung im PRISMA. Der Umfang der Abschaltungen unterschied sich je nach Storfall. Da
sich die sicherheitstechnischen Einrichtungen seit der Inbetriebnahme der Versuchsapparatur'®®

nicht gedndert hatten, wird an dieser Stelle auf eine detaillierte Erlduterung verzichtet.

3.3 Standardbetrieb der Laborapparatur

Die typische Abfolge fur den Standardbetrieb der Membranen kann in folgende Teilschritte

unterteilt werden:
1. Aufheizen unter N,-Atmosphare + No-Betrieb
2. Atmospharenwechsel N,/H,
3. Hy-Betrieb
4. MSR — Betrieb
5. H,-Betrieb
6. Atmospharenwechsel N,/H,
7. Ny-Betrieb + AbklUhlen unter N,-Atmosphéare

In den folgenden Abschnitten werden die Standardbetriebsbedingungen und —prozeduren flr
jede Betriebsart beschrieben. Diese wurden, wenn nicht anders erwahnt, fur jede Membran

eingehalten.

" siehe aktuelle Sicherheitsdatenblatter von H,, CHs, CO und CO, unter www.lindegas.de/direkt
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3.3.1 Aufheizen und Abktuhlen

Nach dem Zusammenbau des Reaktors und dessen Einbau in die Laborapparatur wurde stets
ein Dichtheitstest des Gesamtsystems durchgefiihrt'®®. War dieser erfolgreich, wurde das
System griindlich mit Stickstoff (N,-Reinheit >99,999vo0l%) gespult und unter einem N,-Strom
von 25NI/h unter leichtem Uberdruck von <1bar(g) bis auf 450°C mit einer Heizrate von 1°C/min
aufgeheizt. Wahrend des Aufheizvorgangs wurde die Permeatseite der Membran bei
Umgebungsdruck permanent mit einem Ar-Strom von 3NI/h gespult (Ar-Reinheit >99,99vol%).
Durch die Analyse des Permeatstroms konnte die Membranstabilitdt wahrend des
Aufheizprozesses kontinuierlich Uberwacht werden (s. Abschnitt 3.3.2). Die gleiche Prozedur

wurde zum Abklhlen der Anlage bis auf Raumtemperatur durchgefihrt.

3.3.2 N,-Betrieb

Der N»-Betrieb diente zum einen als Standbybetrieb der Anlage, zum anderen zur Kontrolle der
Dichtheit der Membran. Im Standbybetrieb wurde der N,-Strom am FIC2 auf 25NI/h bei leichtem
Uberdruck von <1bar(g) eingestellt. Die Ofentemperatur betrug 450°C.

Die Messung des N,-Leckagestroms wurde auf zwei verschiedene Arten durchgeflihrt. Bei
Variante 1, der Blasenzahlermethode, wurde bei Raumtemperatur bzw. nach dem Aufheizen mit
dem Blasenzahler (1ml Volumen) der N»-Fluss Uber die Membran bei verschiedenen
Druckdifferenzen (ber die Membran gemessen. Die Messung wurde fir jeden Messpunkt
funfmal wiederholt. Daflir wurde ein retentatseitiger No-Volumenstrom von 100NI/h angelegt, um
die Druckvariation zu beschleunigen. Die Methode hatte den Vorteil, dass der Fluss bei
unterschiedlichen Druckdifferenzen gemessen wurde. Von Nachteil war die Genauigkeit der
Messung bei geringen Nj-Leckagestrdmen durch die Defektstellen in der Membran, da sich
dann die Messzeit im Blasenzahler erhéhte und aulere Einflisse wie z. B. die Haftung der
Blase an der Glaswand die Messung beeinflussen konnten. Des Weiteren wurde relativ viel Zeit
bendtigt bis sich der Druck nach einer Variation stabilisiert hatte. Bei Variante 2, der GC-
Methode, wurden ein retentatseitiger No-Volumenstrom von 25NI/h und ein Ar-Spilgasstrom
von 3NI/h eingestellt. Bei konstanter Druckdifferenz wurde dann der Permeatstrom wahrend des
gesamten Aufheiz- oder AbkUhlprozesses in Abstdnden von ca. 15min mit dem Mikro-GC
analysiert. Die Druckdifferenz wurde je nach Dichtigkeit der Membran so gewahlt, dass der
Stickstoff in gut nachweisbaren Bereichen fir die angewendete Messmethode lag (vgl.
Abschnitt 3.2.3). Aus dem Ny-Gehalt im Ar-Strom konnte schliel3lich der N,-Fluss Uber die
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Membran berechnet werden. Die Methode hatte den Vorteil, dass die Membran kontinuierlich
Uberwacht werden konnte und weniger fehleranfallig durch duf3ere Einflisse war. Der Nachteil
war, dass die Messung bei einer konstanten Druckdifferenz und damit bei nur einem

Druckniveau durchgefiihrt wurde.

Die gemessenen Ny-Flisse wurden mit Hilfe der Umgebungsbedingungen auf
Standardbedingung umgerechnet. Danach wurde mit der Flache der Membranrohre (s.
Abschnitt 3.1.5) und der Druckdifferenz von Retentat- und Permeatdruck (PISO1 und PI03)
unter Annahme, dass viskoser Fluss durch die Defektstellen nach Gl. 2-10 dominiert, die N-
Permeanz berechnet. Die Membrantemperatur wurde aus dem Mittelwert der Thermoelemente
TI05 und TI06 berechnet. Eine exemplarische Auswertung der gemessenen N-FlUsse ist in

Tabelle 27 im Anhang zu finden.

3.3.3 H,-Betrieb

Der H,-Betrieb diente zur Bestimmung der Ho-Permeanz der Membran und alternativ zum N-
Betrieb ebenfalls als Standbybetrieb der Anlage. Im Standbybetrieb wurde auch der H,-Strom
am FIC1 auf 25NI/h bei leichtem Uberdruck von <1bar(g) eingestellt, die Ofentemperatur betrug
je nach Zeitpunkt zwischen 450 und 625°C.

Zur Bestimmung der H,-Permeanz der Membran wurde der H,-Fluss Uber die Membran bei
verschiedenen Retentatdriicken zwischen 1,5 — 2,5bar fir Ofentemperaturen von 450 — 625°C
(ca. 415 — 600°C Membrantemperatur) gemessen. Die Permeatseite war dabei stets
atmospharisch, es wurde kein Spllgas verwendet. Die Messung wurde ebenfalls
standardmaflig mit der Blasenzahlermethode (90ml Volumen) durchgefiihrt und fir jeden
Messpunkt finfmal wiederholt. Daflir wurde am FIC1 stets ein Wert von 100NI/h eingestellt, der
bei einem Vordruck von 32bar einem H,-Volumenstrom von ca. 140NI/h entspricht (s. Abschnitt
3.2.1). Die Methode ist bei Ho-Fllissen von bis zu 1500ml/min sehr genau und hat den Vorteil,
dass die Messungen in sehr kurzer Zeit durchgefihrt werden kénnen. Bei gréReren H,-Flissen
wurden diese Uber ein Zeitintervall mit der Gasuhr FQO1 bestimmt. Der Vorteil dieser Variante
ist, dass groRere H,-Flisse mit hdherer Genauigkeit gemessen werden kénnen. Allerdings wird

fur diese Messung deutlich mehr Zeit bendtigt als mit der Blasenzahlermethode.

Die gemessenen Hy-Flisse wurden mit Hilfe der Umgebungsbedingungen auf
Standardbedingung umgerechnet. Danach wurde mit der Flache der Membranrohre (s.
Abschnitt 3.1.5) und der Differenz der Quadratwurzel von Retentat- und Permeatdruck (P1S01
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und PI03) die Ho-Permeanz berechnet. Durch Multiplikation der H,-Permeanz mit der bekannten
Schichtdicke der Membranen (s. Tabelle 6) wurde dann die H,-Permeabilitat der Pd-Schicht
berechnet. Die berechneten H,-Permeabilitdten bei verschiedenen Temperaturen erméglichten
nun durch Logarithmieren von Gl. 2-8 die Bestimmung der kinetischen Parameter der H,-

Transports in einem Arrhenius-Plot (vgl. z. B. Abbildung 21).

Eq 1 -

InQ=InQo——7 3-3
Die Berechnung der Aktivierungsenergie E, und des Permeabilitatskoeffizienten Q, erfolgte
Uber die Steigung my,, = —E;/R bzw. den Achsenabschnitt ny,,, =1InQ, der Arrhenius-
Geraden (Gl. 3-3). Die Membrantemperatur wurde aus dem Mittelwert der Thermoelemente
TI05 und TI06 berechnet. Eine exemplarische Auswertung der gemessenen Hs-Flisse ist in

Tabelle 28 im Anhang zu finden.

3.3.4 No/H, — Betriebswechsel

Der Wechsel vom N,-Betrieb auf den H,-Betrieb wurde bei 450°C Ofentemperatur (ca. 410°C
Membrantemperatur) und leichtem Uberdruck auf der Retentatseite von <1bar(g) durchgefihrt.
Dies geschah stufenweise ausgehend von 100vol% N, Uber No/H,-Mischungen von 75/25vol%,
50/50vol% und 25/75vol% auf schliellich 100vol% H., mit jeweils einer Stunde Betriebszeit flr
jede Stufe. Der Prozess war folglich nach drei Stunden abgeschlossen. Nach dem
Atmospharenwechsel wurden nie direkt Permeanzmessungen durchgefiihrt. Insbesondere nach
dem Wechsel von H, auf N, wurden N,-Permeanzmessungen mit der Blasenzahlermethode erst
nach mehreren Stunden N,-Betrieb durch gefiihrt, damit das System ausreichend mit N, gespiilt

wurde.

3.3.5 MSR-Betrieb

Der MSR-Betrieb wurde stets vom H,-Betrieb aus gestartet, da er nach den Hs-
Permeationsmessungen stattfand. Durch den mehrstiindigen Betrieb mit Wasserstoff lag der
eingesetzte Ni-Katalysator damit in reduzierter Form vor und war somit flir den MSR-Betrieb
einsatzfahig (vgl. Abschnitt 3.2.2.3). Ausgehend vom niedrigen retentatseitigen Druckniveau im
H,-Betrieb wurde zunachst der MSR-Betriebsdruck eingestellt. Dieser Prozess wurde durch die
Zufuhr von Wasser bzw. Dampf in das System unterstitzt. Nachdem der gewilnschte
Betriebsdruck erreicht und die Dampfzufuhr fiir das gewiinschte D/C-Verhaltnis kontrolliert war,

wurde der H,-Strom durch Methan ersetzt. Nach ca. einer Stunde war das System thermisch
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ausgeglichen und alle Betriebsparameter wurden erneut kontrolliert. Die Beendigung des MSR-
Betriebs erfolgte in umgekehrter Reihenfolge, d. h. zunachst wurde der Methanstrom durch
Wasserstoff ersetzt und die Anlage mit einem Dampf/H,-Gemisch fiir mindestens eine weitere
Stunde betrieben. Damit wurde sichergestellt, dass sich kein Methan mehr im Reaktor befindet.
Im Anschluss wurde die Dampfzufuhr gestoppt und der Retentatdruck wieder auf das

Ausgangsniveau reduziert.

Standardbetriebsbedingungen waren far beide Reaktorkonfigurationen eine
Membrantemperatur von 600°C (ca. 625°C Ofentemperatur), ein Retentatdruck von 16bar, ein
Permeatdruck von 1,3 bzw. 1,5bar und ein D/C-Verhaltnis von 3 (vgl. Abschnitt 2.4.6). Bei der
Reaktorkonfiguration mit kontinuierlicher Abtrennung wurde der Methanfeed in Anlehnung an
frihere Versuche'® auf 118NI/h (5,3mol/h) festgelegt. Dies ergibt eine GHSV von 600h™ bzw.
eine WHSV von 0,32h™" bezogen auf den trockenen Feedstrom und mit der Membranflache ein
Vena/Aw von 33,0Nm3/m2h (54,9Nml/cm?min). Fir die Reaktorkonfiguration mit sequentieller
Abtrennung wurde der Methanfeed auf 104NI/h (4,6mol/h) festgelegt. Dies ergibt aufgrund der
geringeren Katalysatormenge eine GHSV von 1048h™ bzw. eine WHSV von 0,56h™ bezogen
auf den trockenen Feedstrom und mit der Membranflache ein Vcus/Auw von 29,1Nm3/m2h
(48,4Nml/cm?min). An dieser Stelle sei nochmals darauf hingewiesen, dass kein Spllgas
wahrend dem MSR-Betrieb eingesetzt wurde. Die folgende Tabelle 9 fasst die tatsachlichen

Betriebsbedingungen der getesteten Membranen im Standardbetrieb zusammen.

Tabelle 9: Tatsachliche Betriebsbedingungen der getesteten Membranen im MSR-Standardbetrieb

Membran 1 2 4 7 5
Nchse [Mol/h] 53 53 53 53 4,6
Tein (TI07) [°C] 584 586 619 592 580
Twem [°C] 605 600 592 599 628
Pret [bar] 16,05 15,99 16,03 15,93 16,05
Pperm [bar] 1,21 1,28 1,26 1,24 1,47
D/C [mol/mol] 3,01 3,00 2,96 2,94 2,91

Es ist erkennbar, dass die gewiinschten Betriebsbedingungen mit der Laborapparatur mit
geringen Abweichungen ein- und reproduzierbar hergestellt werden konnten. Die grolie
Abweichung der Feedeintrittstemperatur T, bei Membran 4 lag an einer um ca. 5cm

niedrigeren Einbauhthe des Reaktors in den Rohrofen.
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3.3.5.1 MSR-Langzeitbetrieb

MSR-Langzeitbetrieb wurde mit Membran 2 (PVD/EP) und Membran 7 (PVD/ELP)
durchgefiihrt. Membran 2 wurde dabei nur im Standardbetriebspunkt betrieben (Tabelle 9). Bei
Membran 7 wurden ausgehend vom Standardpunkt verschiedene Betriebspunkte eingestellt,

die in folgender Tabelle 10 zusammengefasst sind.

Tabelle 10: Soll- und tatsachliche Betriebsbedingungen der Betriebspunkte beim MSR-
Langzeitbetrieb mit Membran 7

Betriebspunkte (soll) Standard Punkt 1 Punkt 2 Punkt 3
Ncua [Mmol/h] 53 2,3 53 2,3
Tofen [°C] 625 625 650 650
Pret [bar] 16 16 16 16
Pperm [bar] 1,3 1,3 1,3 1,3
D/C [mol/mol] 3 3 3 3
Messwerte

Acua [Mol/h] 53 23 53 23
Tein (TI07) [°C] 592 617 640 636
Twem [°C] 599 600 650 650
Pret [bar] 15,93 16,05 16,00 15,99
Pperm [bar] 1,24 1,16 1,33 1,18
D/C [mol/mol] 2,94 3,04 3,10 2,90

Zunachst wurde der Feedstrom reduziert, um ein niedrigeres Vcus/Auw zu erhalten (Punkt 1).
Danach wurde wieder ausgehend vom Standardpunkt die Temperatur auf 650°C erhoéht (Punkt
2). Die dritte Variation war schlielich die Kombination aus héherer Temperatur und geringerem
Feedstrom (Punkt 3). Bei allen drei Variationen wurde gemaf der Ausfiihrungen in Abschnitt

2.4.5 eine Erhdhung der Zielparameter im Vergleich zum Standardpunkt erwartet.

3.3.5.2 MSR-Betrieb mit sequentieller Abtrennung

Der MSR-Betrieb mit sequentieller Abtrennung wurde mit Membran 5 durchgeflhrt. Dafur
wurden ausgehend vom Standardpunkt verschiedene Soll-Betriebspunkte eingestellt. Diese
sowie die tatsachlichen Betriebsbedingungen sind in Tabelle 26 im Anhang zusammengefasst.
Die Versuche dienten zur Uberpriifung des Reaktormodells zur Simulation des technischen

Membranreformers (vgl. Abschnitt 5.3).
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3.3.6 Fehlerbetrachtung

Alle Messwerte sind durch die beschrankte Messgenauigkeit der Messgerate, zufallige und
systematische Fehler fehlerbehaftet. Insbesondere bei der Bestimmung von Parametern, in die
mehrere Messgrofien einflieBen, kénnen sich diese Fehler aufaddieren. Eine Fehlerbetrachtung
nach den vereinfachten Regeln der Fehlerfortpflanzung wird an dieser Stelle fur die Ho- und N»-

Permeationsmessungen sowie flir die Kohlenstoff- und Wasserbilanzen durchgefiihrt.

3.3.6.1 Permeationsmessungen

Die Fehlertoleranz des Blasenzzahlervolumens betrdgt nach Herstellerangaben +3%. Der
zufallige Fehler beim Stoppen der Zeit wurde durch Wiederholung der Messung minimiert. Die
Standardabweichung fur finf Wiederholungen betragt <1% (vgl. Messwerte in Tabelle 27 und
Tabelle 28). Durch Addition der relativen Fehler ergibt sich fiir die Flussmessung ein maximaler
Fehler von +4%, wobei der Fehler bei der Umrechnung auf Normbedingungen vernachlassigbar
ist. Ein angenommener Fehler bei der Messung der Membranldange von 1mm und einer
produktionsbedingten Abweichung des Membranrohrdurchmessers von +50um ergibt sich fur
die Membranflache durch Addition der relativen Fehler eine Abweichung von +1,4%. Der
Drucksensor PIS01 hat eine Messgenauigkeit von +2%. Damit ergibt sich fiir die N,-Permeanz
durch Addition aller Fehler ein maximaler Messfehler von ca. 7%. Geht man bei der Berechnung
der H,-Permeanz von einer dhnlichen Groflenordnung aus, muss bei der Ho-Permeabilitat noch
die Unsicherheit bei der Bestimmung der Pd-Schichtdicke berticksichtigt werden. Diese betragt
+0,5um, also bei einer Schichtdicke von 10um +£5%. Damit ergibt sich flr die Messwerte der H,-

Permeabilitat ein maximaler Messfehler von ca. 12%.

3.3.6.2 Kohlenstoff- und Wasserbilanz

Die Messdaten wahrend des MSR-Betriebs wurden Uber ein Zeitintervall At bei konstanten
Betriebsbedingungen ausgewertet. Fur jedes Zeitintervall eine Kohlenstoff- und Wasserbilanz
(C- und H,0O-Bilanz) erstellt. Die C-Bilanz dient vor allem der Uberpriifung der Mess- und
Regelungstechnik sowie der Analytik. Die Anzahl der C-Atome, die in das System eingebracht
werden, muss gleich der Anzahl der C-Atome sein, die das System verlassen. Der einzige
Kohlenstoffstrom in das System ist der Methanfeed ncp4, der Uber den FIC1 geregelt wird. Der
Kohlenstoff, der das System verlasst, ist die Summe der C-haltigen Komponenten in Retentat-
und Permeatstrom (e und fpemy, also CO, CO, und restliches CH,. Die Bilanz fir ein

Zeitintervall At lautet:
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Ncpy - At = [flret * (XcHa + Xco + Xco2)ret + Mperm * (Xcua + Xco + xCOZ)perm] - At 3-4

Fur sehr dichte Membranen kann der Anteil der C-Komponenten im Permeatstrom
vernachlassigt werden. Von allen C-Komponenten besitzt CO, die grofite Lslichkeit in Wasser.
Die physikalische Loéslichkeit kann fiir ideal verdiinnte Losungen mit dem Henry‘schen Gesetz

(Gl. 3-5) beschrieben werden.

Pcoz2 = Xcoz * Hcoz 3-5

Die Henry-Konstante Hco, von CO, betragt bei 25°C fiir die obige Gl. 3-5 1670bar'®%. Bei einem
Druck von 16bar und einem CO,-Anteil von 20vol% in der Gasphase ergibt sich ein molarer
COz-Anteil im Kondensat xco, von ca. 0,002. Bei einem typischen Kondensatstrom von 15mol/h
und einem Retentatstrom von 10mol/h betragt der CO,-Austrag Uber den Kondensatstrom ca.
1,5% des CO, der Gasphase. Eine grélere und systematische Abweichung in der C-Bilanz
ergab sich bei Flaschenvordriicken, die vom kalibrierten Wert des FIC1 abwichen (vgl. Abschnitt
3.2.1). Beispielsweise ergab ein Vordruck von 20bar(g) bereits eine Abweichung des
tatsachlichen zum eingestellten CH4-Feedstrom von ca. 2%, wodurch sich negative

Abweichungen in der C-Bilanz ergeben.

Die Wasserbilanz dient der Uberprifung der Mess- und Regelungstechnik des Wassereintrags
und -austrags sowie indirekt der Analytik, da ein Teil des Wassers reagiert. Die Differenz von
Wassereintrag und -austrag muss gleich der Flllstandsanderung im Abscheider (LISO1) und der

fur die Reaktion bendtigten Wassermenge flr ein Zeitintervall At sein.
N0 * At — Agondensar = ANiisor + ANgeaktion 3-6

Die Wassermenge im Abscheider wird mit der Fullstandsanzeige LISO1 und dem bekannten
Volumen des Abscheiders berechnet. Die fiir die Reaktion bendtigte Wassermenge ergibt sich
nach der Stéchiometrie von MSR- und Gesamtreaktion (Gl. Il und Gl. IV).

AnHZO,Reaktion = (nCO,ret + 2nCOZ,ret + nCO,perm + ZnCOZ,perm) At 3-7

Bei 25°C betragt der Dampfdruck von Wasser ca. 30mbar. Der Wasseranteil im gesattigten

Restgasstrom betragt bei 16bar damit ca. 0,2mol%.
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Typischerweise wurden fur die C-Bilanz Abweichungen von <+5% und fir die H,O-Bilanz <+2%
erreicht, was auf Basis der betrachteten Fehlerquellen und unter Berlicksichtigung der

Genauigkeit der verwendeten Messgerate (s. Abschnitt 3.2.1) akzeptabel ist.

3.4 Ergebnisse und Diskussion

3.4.1 H,-Permeation

Die Steigung der Regressionsgeraden bei Auftragung der Flussdichte Uber der bekannten
Druckdifferenz ist die H,-Permeanz der Membran. Abbildung 20 zeigt diese Auftragung am

Beispiel von Membran 1.

1,4 -

1,2 4 ;
1 595°C y = 1,44E-03x
] 517°C R?=0,996
1,0
1 % 411°C /'
0,8
] y = 8,60E-04x
] / R?=0,993
" /t/ //
0,4 -
] l/ X

02 -

> [mol/m?3s]

00 +—+—r——"r—r——rrT————
0 200 400 600 800 1000 1200

0,5 _ 0,5
pret pperm

Abbildung 20: Bestimmung der H,-Permeanz iiber die Auftragung der Flussdichte iiber
Sieverts'sche Druckdifferenz fir Membran 1

Erwartungsgemall nimmt die Permeanz mit steigender Temperatur zu. Der lineare
Zusammenhang zwischen Hx-Flussdichte und Druckdifferenz nach Sieverts Uber einen grof3en
Druckbereich verdeutlicht, dass der Wasserstofftransport fiir die hier untersuchten Membranen
nach Gl. 2-9 mit n = 0,5 beschrieben werden kann. Dies bestatigt die in Abschnitt 2.1.4.1
erwahnten Literaturergebnisse nach denen bei diesen Randbedingungen eine Limitierung des
H,-Transports durch einen der Oberflachenschritte unwahrscheinlich ist. Es kann ebenfalls

davon ausgegangen werden, dass die Permeanz des Tragersystems (vgl. Tabelle 5) und die
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Selektivitdt der Membran (vgl. Abschnitt 3.4.2) ausreichend gro3 waren und den
Triebkraftsexponenten wenig beeinflussten.

3.4.1.1 Formierungsphase

Die Auswertung der H,-Permeationsmessungen offenbarte insbesondere fir die PVD/EP-
Membranen eine ladngere Formierungsphase der Pd-Schicht. Da alle in der LE-Apparatur
untersuchten Membranen bereits zuvor am KIT untersucht wurden, war der Effekt nicht bei allen
Membranen gleich intensiv zu beobachten bzw. bei einigen Membranen bereits abgeschlossen.
Beispielhaft soll der Effekt an den Messergebnissen von Membran 1 verdeutlicht werden (vgl.
Abbildung 21).
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e] 18,2 @ 1. Aufheizen
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Abbildung 21: Arrhenius-Diagramm von Aufheiz- und Abkiihlprozessen im H,-Betrieb von
Membran 1 (PVD/EP)

Die ersten Permeationsmessungen der Membran ergaben eine Arrhenius-Gerade mit E,; =
17,4k]J/mol und Qu, = 1,71e~"mol/msPa®>. Mit diesen Werten lag sie deutlich unterhalb der
anderen Arrhenius-Geraden, die bei den folgenden drei Temperaturvariationen gemessen
wurden. Diese ergaben Mittelwerte von E,; =150+ 0,5k]/mol und Qu; =133e™7 %
0,1mol/smPa%°. Die Zeitspanne zwischen dem ersten Aufheizen und Abkihlen, in der die
Membran bei einer Temperatur von 600°C betrieben wurde, betrug ca. 200h. Eine ahnlich

|.163 (

Zeitspanne hatten auch Dittmeyer et a 2001) bei ihren Permeationsmessungen mit frisch
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produzierten Pd-Kompositmembranen beobachtet, bis sich ein konstanter H,-Permeatfluss
einstellte. Sie vermuteten, dass es sich dabei um strukturelle Veranderungen, z. B. eine
Anderung der KorngréRen oder Verdichtung der Pd-Schicht, handeln kénnte. Es sei darauf
hingewiesen, dass sich die Permeabilitdt der Membran nicht durch die Bildung von Poren in der
Pd-Schicht erhdht hat, da sich die No-Permeanz vor und nach dem 1. Temperaturzyklus nicht
erhoht hat (s. Abschnitt 3.4.4.1). Allerdings kann davon ausgegangen werden, dass sich in
dieser Phase auch Defekte in der Pd-Schicht bilden kénnen und die Membran dadurch

anfalliger fur Degradierung ist.

3.4.1.2 H,-Permeabilitat der Pd-Schichten

Nach der Formierungsphase zeigten die untersuchten Membranen sehr ahnliche Werte fir E,
und Qg und somit auch fiir die Permeabilitat bei unterschiedlichen Temperaturen. Die PVD/EP-
Membranen hatten eine mittlere Aktivierungsenergie von E,gp = 14,6 + 0,5k]/mol und einen
mittleren Permeabilitatskoeffizient von Qqgp = 1,28 + 0,09¢"mol/smPa% versus E,gp =
14,7 £ 0,9kJ/mol und Qggrp = 1,52 + 0,2 "mol/smPa®> der PVD/ELP-Membranen. Als
Ubersicht dient Abbildung 22, in der die Permeabilitaten der zehn untersuchten Membranen bei
600°C dargestellt sind.

) PVD/EP PVD/ELP
251,5 N\ § NI\
S 10 \ \ \ \
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» N N
1 2 3 4 :Aembrai 7 8 9 10

Abbildung 22: Experimentell bestimmte H,-Permeabilitaten der PVD/EP- und PVD/ELP-Membranen
bei 600°C

Es ist erkennbar, dass die PVD/ELP-Schichten im Mittel eine ca. 15% hdohere Permeabilitat
aufwiesen als die PVD/EP-Schichten. Da beide Schichtsysteme die gleiche Aktivierungsenergie
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besallen, lag der Unterschied im grofleren Permeabilitatskoeffizienten der PVD/ELP-Schicht.
Es ist anzunehmen, dass dies durch Unterschiede in der Morphologie der Pd-Schichten
hervorgerufen wurde, die wiederum durch das Schichtwachstum bei den unterschiedlichen
Abscheideraten der Beschichtungsverfahren entstanden. Das Diagramm verdeutlicht auch,
dass beide Schichtsysteme in Bezug auf ihre Ho-Permeabilitat sehr reproduzierbar hergestellt

werden konnten.

Abbildung 23 zeigt die H,-Permeabilitdt der in dieser Arbeit untersuchten Membranen im
Vergleich zu ausgewahlten Literaturwerten. Es sei an dieser Stelle darauf hingewiesen, dass es
sich bei diesen Werten nur um reine Pd-Schichten und nicht um Pd-Legierungen handelt. Die
Auswahl erfolgte lediglich, um die Ubersichtlichkeit zu wahren. Eine detailliertere Auflistung von

Permeabilitaten und Versuchsbedingungen ist unter anderem bei Rothenberger et al.’®* (2004)

zu finden.
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Abbildung 23: H,-Permeabilitit der in dieser Arbeit untersuchten PVD/EP- und PVD/ELP-
Membranen im Vergleich zu Literaturwerten

Bei den Linien im Diagramm handelt es sich um berechnete H,-Permeabilitadten von Autoren,
die in ihren Veroffentlichungen Werte fir die Aktivierungsenergie und den
Permeabilitatskoeffizienten flir den abgebildeten Temperaturbereich bestimmten. Die einzelnen
Messpunkte reprasentieren berechnete H,-Permeabilitdten aus publizierten Flussdichten oder

|.164

Permeanzen bei einer bestimmten Temperatur. Bis auf Rothenberger et a zeigen alle

getesteten Membranen das erwartete Verhalten einer positiven Abhangigkeit der Permeabilitat
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mit der Temperatur. Es ist offensichtlich, dass die verdffentlichten Permeabilitaten stark
variieren, in extremen Fallen um das Drei- bis Vierfache. Dies ist insofern nicht verwunderlich,
da sich die untersuchten Membranen in Geometrie, Aufbau und Herstellung zum Teil deutlich
unterscheiden. Morreale et al.?? (2003) und Koffler (Werte aus der Review von Steward'®’,
1983) flhrten ihre Messungen beispielsweise an selbsttragenden Palladiumscheiben durch, die
Ublicherweise eine sehr homogene Metallgitterstruktur aufweisen. Ihre Messwerte sind daher
mit Sicherheit nicht durch porése Trager und mit groBer Wahrscheinlichkeit nicht durch
Oberflachenlimitierung beeinflusst. Im Gegensatz dazu untersuchten alle anderen Autoren
(auRer Jarosch et al."® 2001) Kompositmembranen, deren Pd-Schichten mittels ELP hergestellt
wurden und aus zusammengewachsenen Metallkérnern bestehen. Wahrend die Diskussion
anhalt, ob diese Korngrenzen den H,-Transport eher fordern oder behindern®, steht auRer
Frage, dass Unterschiede im Beschichtungsprozess, bei den Tragermaterialien (Vycor-Glas'"",
Al,05'% und Edelstahl’®?'*), -geometrien und -strukturen (z. B. PorengréRen, deren Verteilung
oder der Einsatz einer DBL'®) die Streuung der publizierten Werte erklaren. Hinzu kommen
unterschiedliche Betriebsbedingungen bei der experimentellen Bestimmung oder der Einsatz
von Spilgasen, der zu externen Stofftransportlimitierungen auf der Tragerseite fihren kann.
Dies oder eine Veranderung der Pd-Schicht wahrend der Messungen, wie im Abschnitt 3.4.1.1
beschrieben, kdnnte auch der Grund fir die negative Abhangigkeit der H,-Permeabilitat von der

Temperatur bei Rothenbergers'®

Messungen sein. Insgesamt betrachtet, fligen sich die in
dieser Arbeit bestimmten Permeabilitatswerte sehr gut in die beschriebenen Literaturwerte,
wobei beide Schichtsysteme am oberen Ende der Permeabilitaten flir Pd-Kompositmembranen
rangieren. Dennoch liegen die Werte unter den von Morreale et al.®? gemessenen Werten von

homogenen Pd-Folien (etwa 30 — 40% niedriger).

3.4.1.3 H.-Permeanzen

Zwar sagt die H,-Permeabilitat viel Uber die H,-Transportfahigkeit der Pd-Schicht aus, fir die
technische Anwendung bzw. die Simulation des technischen Membranreformers ist jedoch die
H,-Permeanz der verwendeten Membran entscheidend. Unterschiedliche Schichtdicken
ergeben unterschiedliche H,-Permeanzen, was auf den ersten Blick am deutlichsten bei den
PVD/EP-Membranen zu erkennen ist (vgl. Abbildung 24).
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gg;i(lzdung 24: H,-Permeanzen und Pd-Schichtdicken der PVD/EP- und PVD/ELP-Membranen bei

Die im Mittel héhere Schichtdicke der PVD/ELP-Membranen (syep = 12,8um) flhrte dazu, dass
die PVD/EP-Membranen (syep = 10,9um) die gleiche mittlere H-Permeanz (P;p = 1,58e73 vs.
Pzip = 1,55 3mol/m?sPa®>) erreichten, obwohl die PVD/ELP-Schicht selbst eine hohere H,-
Permeabilitdt aufwies (vgl. Abschnitt 3.4.1.2). Mit anderen Worten konnte die geringere H,-
Permeabilitdt der PVD/EP-Membranen durch ihre im Mittel geringere Schichtdicke ausgeglichen

werden.

3.4.2 Ideale Selektivitat

Abbildung 25 zeigt die idealen H,/N,-Selektivitaten der zehn betrachteten Membranen bei einer
Temperatur von 600°C. Da diese von allen Membranen nur am KIT bestimmt wurde, handelt es
sich bei diesem Diagramm ausschlie8lich um die Messwerte vom KIT aus Tabelle 6. Die Werte
variierten stark im Bereich von ca. 700 bis fast 10.000. Es sei an dieser Stelle nochmal daran
erinnert, dass bei einigen dieser Membranen bei den Messungen die Formierungsphase noch
nicht vollstandig abgeschlossen war. Daher kénnen insbesondere die Werte der PVD/EP-
Membranen eine grélere Unsicherheit aufweisen. Prinzipiell kdnnen die strukturellen
Veranderungen im Schichtsystem zu einer Verbesserung oder Verschlechterung der Selektivitat
der Membran flhren. Ein positives Beispiel daflir ist Membran 7, die am KIT bei 600°C eine

ideale Selektivitdt von ca. 3000 gezeigt hatte und diese bei der Messung im LE-Laborreaktor
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bereits bei ca. 400°C erreichte. Spater konnte mit ihr im MSR-Betrieb eine aufterst hohe H,-
Produktreinheit von >99,95vo0l% erzielt werden (vgl. Abschnitt 3.4.4.5).
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Abbildung 25: Ideale H,/N,-Selektivitaten der PVD/EP- und PVD/ELP-Membranen bei 600°C

Yun et al.®® (2011) haben fiir verschieden Herstellverfahren und Trégersysteme von Pd-
basierten Membranen die idealen Selektivitdten Uber die Schichtdicke aufgetragen, wobei
eindeutige Zusammenhange nicht zu erkennen sind. Vielmehr kommen sie zu dem Schluss,
dass die Oberflachenbeschaffenheit des Tragers sowie Verunreinigungen die Selektivitat der
Membranen bestimmen. Die von ihnen betrachteten Literaturwerte variieren stark zwischen
<100 und 10.000, was auch daran liegen kénnte, dass diese zum Teil bei unterschiedlichen
Temperaturen  bestimmt wurden (vgl. die im Abschnitt 2.1.4  beschriebene

Temperaturabhangigkeit der Stofftransportarten).

3.4.3 MSR-Betrieb im Standardpunkt

Die Ergebnisse der getesteten Membranen im Standardbetriebspunkt sind in der folgenden
Tabelle 11 zusammengestellt. Die Austrittstemperatur T,,s ist der gemittelte Wert der
Messstellen T104 und T106.
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Tabelle 11: Ergebnisse der im MSR-Standardbetrieb getesteten Membranen

Membran 1 2 4 7 5
Nt [Mmol/h] 9,4 9,7 8,9 9,5 7,6
Taus [°C] 591 585 548 588 627
XCH4, ret 0,342 0,354 0,399 0,346 0,436
Xco, ret 0,025 0,023 0,019 0,024 0,281
Xco2, ret 0,170 0,168 0,177 0,177 0,156
XH2, ret 0,463 0,451 0,405 0,453 0,380
Xcha [%] 36,3 35,1 32,9 36,7 29,7
Xena® [%] 27,1 26,2 20,3 26,3 33,2
Yh2 [%] 41,7 40,5 50,5 42,6 50,8
bu2 [%] 15,3 13,7 16,8 14,8 15,6
Juz [Nm*/m2h] 20,5 18,7 23,0 20,1 18,7
XH2, perm [VOI%] 99,8 99,7 99,9 >99,99 99,3
C-Bilanz [%] -1,57 -0,01 -1,21 0,83 -2,48
H,O-Bilanz [%] +1,45 -1,57 -1,23 -1,71 -0,81

Die Messwerte korrelieren fir alle Membranen sehr gut mit den zuvor bestimmten
Leistungsparametern (Hx-Transport und ideale Selektivitat). So fuhrt eine héhere Permeanz zu
héheren H,-Flussdichten und héheren Umsatzen. Besonders gut ist der Effekt aufgrund ihrer
geringeren Schichtdicke fur die Membranen 4 und 5 zu erkennen (vgl. Abbildung 24).
Unterschiede bei den Messwerten von Membranen mit relativ &hnlichen Leistungsparametern
(z. B. 1 und 2) kdnnen mit leichten Abweichungen der Betriebsparametern erklart werden (s.
Tabelle 9) bzw. liegen im Bereich der Messunsicherheit (vgl. hierzu Abschnitte 3.2.1 und 3.2.3).
Fur den Vergleich der Messwerte wurden an dieser Stelle Bilanzintervalle mit den geringsten

Abweichungen der H,O- und C-Bilanzen ausgewahlt.

Der Unterschied zwischen kontinuierlicher und sequentieller Abtrennung lasst sich Uber die
Gleichgewichtlage genauer verdeutlichen. Mit Hilfe des Kondensatstroms hy,o lasst sich die
Zusammensetzung des feuchten Retentatstroms am Reaktoraustritt berechnen. Die
Gleichgewichtskonstanten bei Austrittsbedingungen lassen sich dann mit Hilfe der GIn. 1-7 —
1-9 berechnen. Die folgende Tabelle 12 gibt die aus den Messwerten berechneten
Gleichgewichtskonstanten sowie die mit UniSim berechneten theoretischen Werte fir Membran

7 und Membran 5 bei MSR-Standardbetriebsbedingungen wieder.
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Tabelle 12: Vergleich der gemessenen und berechneten Gleichgewichtszusammen-
setzung bei MSR-Standardbetriebsbedingungen bei kontinuierlicher (k) und
sequetieller (s) H-Abtrennung

Membran 7 (k) 5(s)
Messwert UniSim Messwert UniSim
Nu20 [Mol/h] 12,0 - 11,1 -
XCH, ret 0,153 0,165 0,178 0,163
Xco, ret 0,011 0,008 0,012 0,007
Xco2, ret 0,078 0,051 0,064 0,051
XH2, ret 0,201 0,228 0,155 0,224
XH20, ret 0,557 0,548 0,592 0,555
Kp,msr 0,255 0,259 0,104 1,052
Kowes 2,655 2,721 1,453 2,195
Kp,ges 0,678 0,704 0,151 2,308
1Tt 588 588 627 627

Wie man an den Werten fiir die Gleichgewichtskonstanten erkennt, befinden sich die
Reaktionen in der kontinuierlichen Konfiguration nahezu am Gleichgewicht, was indirekt auf
eine ausreichende katalytische Aktivitdt des Katalysators fir die Abtrennung schlieRen lasst
(vgl. Abschnitt 2.4.5.4). Im Falle der sequentiellen Abtrennung ist dies nicht der Fall. Die
Differenz  zwischen den Gleichgewichtskonstanten zeigt, dass die gemessene
Zusammensetzung nicht der Zusammensetzung im Gleichgewicht entspricht. Der Unterschied
der Gleichgewichtskonstanten ist in dem im Abschnitt 1 vorgestellten Konzept eines
technischen Membranreformers mit sequentieller H,-Abtrennung die Triebkraft flir weitere

Umsatze.

3.4.3.1 Produktgasreinheit

Der Dampf als gréfte Verunreinigung im Permeatstrom (grofter retentatseitiger Partialdruck)
wird in dieser Betrachtung vernachlassigt, da H,O auch beim niedrigen Druck des H-
Produktstroms entfernt werden kann. Aus der Produktgasreinheit kann leicht die Summe der
Verunreinigungen (Summe der C-haltigen Komponenten) berechnet werden. Dies ist sinnvoll,
da sich die Trennfaktoren von H, zu den C-Einzelkomponenten nicht stark unterscheiden
sollten, da diese bestenfalls Uber Knudsen-Diffusion getrennt werden. Somit lassen sich

zusammen mit der Restgaszusammensetzung mit Hilfe von Gl. 2-2 die H,/C-Trennfaktoren der
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Membranen im Standardbetriebspunkt berechnen. Diese korrelieren linear mit den zuvor
bestimmten idealen H,/N,-Selektivitaten bei 600°C wie in Abbildung 26 zu sehen ist.
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Abbildung 26: Korrelation der gemessenen idealen H,/N,-Selektivitat bei 600°C und dem
berechneten H,/C-Trennfaktor im MSR-Standardbetrieb der Membranen 1,2, 4, 5 und 7

Eine grolRe Abweichung gibt es lediglich fir Membran 7 (blau). Dies bestatigt die in Abschnitt
3.4.2 getroffene Aussage, dass die Membran eigentlich eine deutlich héhere ideale Ha/No-
Selektivitat besitzen misste, als die Messwerte vom KIT suggerieren. Mit Hilfe der empirischen
Gleichung der Regressionsgeraden kann sie nun durch Extrapolation qualitativ bestimmt
werden. Mit dem Trennfaktor von 20200 aus den MSR-Ergebnissen flir Membran 7 (s. Tabelle
11) ergibt sich fir die ideale H,/N,-Selektivitat ein Wert von ca. 50000. In der folgenden
Abbildung 27 sind die H,/C-Trennfaktoren gegen die erzielten Reinheiten aufgetragen. Man
erkennt, dass flr die Erreichung hdherer H,-Reinheiten Gberproportional héhere Trennfaktoren
(also auch héhere ideale Selektivitaten) bendtigt werden. Fir eine Ho-Reinheit von 99,95v0l%
wird bei Standardbetriebsbedingungen im Laborreaktor eine Membran mit einem Trennfaktor
von 5000 bendtigt. Dies entspricht nach der empirischen Gleichung in Abbildung 26 einer
idealen Ho/N,-Selektivtat bei 600°C von ca. 12000.
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Abbildung 27: Zusammenhang zwischen der gemessenen H,-Reinheit der Membranen und dem
berechneten H,/C-Trennfaktor im MSR-Standardbetrieb der Membranen 1, 2, 4, 5 und 7

3.4.3.2 Produktgaszusammensetzung

Bei der H,-Produktion sind je nach Verwendung des Wasserstoffs neben seiner Reinheit in der
Regel auch Maximalgehalte der Verunreinigungen (z. B. CO) spezifiziert. Eine genaue Analyse
der Produktgasverunreinigungen in Abhangigkeit der Versuchsbedingungen ist sehr schwierig,
da diese von der Verteilung der Defekte Uber die Membran, der groRer dieser Defekte und der
Zusammensetzung des Gases auf der Retentatseite abhangig ist. Die GroRe der Defekte
beeinflusst die Transportmechanismen und damit die mdgliche Trennwirkung der Membran, die
Verteilung der Defekte und die retentatseitige Zusammensetzung des Gases wie viel Gas mit
welcher Ausgangskonzentration auf die Permeatseite stromt. Mit anderen Worten ist die
Produktgaszusammensetzung abhangig vom ortsabhangigen Trennkoeffizienten entlang der
Membran (vgl. Gl. 2-3).

Bei den im Laborreaktor erreichten CH;-Umsatzen und Austrittszusammensetzungen des
Retentats (Tabelle 11), wirde man unabhangig von der Defektverteilung bei den
Verunreinigungen immer Xcuaperm > Xcozperm > Xcoperm €rwarten, da retentatseitig entlang der
Membran immer Xcuaret > Xcozret > Xcoret VOrliegt. Dies gilt insbesondere fir Membranen, bei
denen viskoser Fluss durch die Defekte dominiert, da dann keine Trennung stattfindet (vgl.
Abschnitt 2.1.4.2). Ein in dieser Hinsicht interessantes Phanomen ist daher die
Zusammensetzung des Permeatstroms einiger Membranen (s. Tabelle 13) bei denen sich tGber
die gesamte Versuchszeit die erwartete Reihenfolge von CO- und CO,-Gehalt umgekehrt hat
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(Xco,perm > Xcoz,perm) bzwW. sogar kaum noch CO, im Permeatstrom detektierbar war (Membran 7).
Einzig Membran 4 zeigte im Permeatstrom die erwartete Reihenfolge der Komponenten

entsprechend der Zusammensetzung des Retentatstroms.

Tabelle 13: Ubersicht iiber die gemessenen Verunreinigungen im H,-Permeatstrom im MSR-
Standardbetrieb bei kontinuierlicher Abtrennung

Membran 1 2 4 7
XH2,perm [VOI%)] 99,8 99,7 99,9 >99,99
XcHa,perm [PPM] 1300 1870 720 <50
Xcoz,perm [PPM] 230 450 210 <1
Xco,perm [PPM] 470 460 120 <10
Ky wes 125 174 809 667

Ein Versuch insbesondere den niedrigen CO,-Anteil bei Membran 7 mit der Knudsen-Trennung
zu erklaren, scheitert am geringen Unterschied der molaren Massen von CO und CO; (Scozico =
1,25 nach Gl. 2-15). Eine andere Erkldrung koénnte hingegen die Rlckreaktion von CO, nach
der WGS-Reaktion sein (Gl. 1ll), wenn man davon ausgeht, dass der porése Metalltrager mit
seiner Eisen-Chrom-Molybdan-Legierung als katalytisch aktive Oberflache diente. Dies ware
insofern naheliegend, als dass in Hochtemperatur-Shiftreaktoren fiir die CO-Konvertierung
robuste Eisen-Kupfer-Chrom-Katalysatoren eingesetzt werden'®. Die Gleichgewichtskonstante
der WGS-Reaktion Kywsgs bei MSR-Standardbetrieb betragt 2,564 bezogen auf die
Membrantemperatur von 600°C. Setzt man die Partialdriicke bzw. molaren Anteile der
Komponenten in Gl. 1-8 ein, ergeben sich flir K, wsc unter der Annahme, dass sich ca. dreimal
so viel H,O im Produktgas befand wie CH,, deutlich grélkere Werte. Diese Werte sind insofern
plausibel als dass sie ausdricken, dass die Permeatzusammensetzungen durch die Hs-
Abtrennung deutlich von der Zusammensetzung im thermodynamischen Gleichgewicht der
WGS-Reaktion abweichen. Offensichtlich war die Rickreaktion kinetisch limitiert, was an der
begrenzten katalytisch aktiven Oberflache des Tragers gelegen haben koénnte. Der
Gesamteffekt ist nur schwer zu quantifizieren, da je nach Defektverteilung der
Gesamtleckagenstrom auf wenig (eine einzelne Pore) oder viel Trageroberflache (viele kleine
Poren) verteilt wurde. Wenn die Vermutung jedoch stimmt, kdnnte es sich bei Membran 4 um
eine Membran mit wenigen gréReren Defekten gehandelt haben, so dass nur wenig aktive
Oberflache fir die Rulckreaktion zur Verfugung stand (erwartete Reihenfolge der
permeatseitigen Molanteile der Verunreinigungen). Die Membranen 1 und 2 waren

dementsprechend Membranen mit vielen kleinen Defekten gewesen.
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Der beschriebene Effekt war im technischen MR von Tokyo Gas gemal den angegebenen
Verunreinigungen in Tabelle 2 nicht zu erkennen. Ursache hierfur kénnte allerdings ein weniger
stark katalytisch aktiver Trager gewesen sein. Dagegen sprechen die Erkenntnisse von Bao et
al.’® (2010), die den gleichen Effekt beim Einsatz von Pd/Al,Os;-Kompositmembranen zur
Abtrennung von H, aus Reformatgasgemischen beobachteten. Sie erklarten die
unterschiedlichen CO/CO,-Verhaltnisse auf Retentat- (= 2,5) und Permeatseite (= ~1,5) mit der
Katalyse der WGS-Reaktion durch die Pd-Schicht. Beim Betrieb der gleichen Membran in
einem WGS-Membranreaktor fanden sie im Permeatstrom ein nahezu gleiches Verhaltnis an
CO- und CO-Verunreinigungen, obwohl retentatseitig der CO,-Anteil stets gréRRer als der CO-
Anteil war. Auch dies fUhrten die Autoren auf die von der Membran katalysierte WGS-

Ruckreaktion zurtck.

3.4.4 Membranstabilitat

Als Beurteilungskriterien der Membranstabilitat im Betrieb in Bezug auf ihre Selektivitat werden
die N,-Permeanz bzw. die Reinheit des Produktwasserstoffs wahrend des MSR-Betriebs
verwendet. Die folgende Tabelle 14 gibt eine Ubersicht (iber die Betriebszeit der einzelnen

Membranen in Bezug auf die durchgeflhrten Stabilitatstests in chronologischer Reihenfolge.

Tabelle 14: Ubersicht iiber die fiir Stabilititstests verwendeten Membranen in chronologischer
Reihenfolge

Membran Gesamt- Betriebsarten Temperatur- Stabilititstest
betriebszeit bereich
1 ~ 2200h N,, Hy, MSR 400 — 650°C Temperatur- u. Atmospharen-
wechsel, Temperaturzyklen
2 ~ 200h N5, H,, MSR 600°C Temperaturzyklen,
MSR-Langzeitbetrieb
~ 200h N,, Ho, MSR 600 — 700°C MSR-Hochtemperatur
~430h Ny, Hp, MSR 600 — 650°C MSR-Langzeitbetrieb

Die lange Betriebsdauer mit Membran 1 lasst eine Aussage Uber die Stabilitdt der Membranen
bei Temperatur- und Atmospharenwechsel zu (s. Abschnitte 3.4.4.1 und 3.4.4.4). Die
Auswirkung von Temperaturzyklen unter Np-Atmosphare, also der zyklischen thermischen
Langenausdehnung in einem Fenster von 30 — 650°C Ofentemperatur, wurde mit den
Membranen 1 und 2 untersucht (s. Abschnitt 3.4.4.2). Hochtemperaturversuche im MSR-Betrieb

wurden mit Membran 4 durchgefihrt, nachdem die Membran durch einen Stromausfall im MSR-
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Standardbetrieb beschadigt worden war (s. Abschnitt 3.4.4.3). MSR-Langzeitbetrieb wurde mit
den Membranen 2 und 7 durchgefthrt (s. Abschnitt 3.3.5.1).

3.4.4.1 Temperatur- und Atmospharenwechsel

Gemal den Ausfiihrungen in Abschnitt 3.3 wurden Temperatur- und Atmospharenwechsel mit
jeder Membran durchgeflihrt. Die ausfihrlichsten und langsten Tests dazu wurden jedoch mit
Membran 1 durchgefiihrt, deren Ergebnisse hier prasentiert werden. Insgesamt wurde die
Membran Uber einen Zeitraum von ca. 1600h funf Temperatur- und Atmospharenzyklen
ausgesetzt. Eine Ubersicht tiber den vollstidndigen Betrieb von Membran 1 gibt die folgende
Abbildung 28.
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Abbildung 28: Schematische Darstellung des Betriebs von Membran 1 inklusive Temperatur- und
Atmosphiarenwechsel, MSR-Betrieb bei Standardbedingungen

Ein Temperatur- und Atmospharenzyklus bestand aus anfanglichem N,-Betrieb (bei Tofen =
450°C), gefolgt von H,-Betrieb (bei Toren = 450 — 625°C) und abschlieRendem N,-Betrieb (bei
Toten = 450°C), wobei wahrend des H,-Betriebs auch stundenweise MSR-Standardbetrieb
durchgefihrt wurde. Nach dem 2. und 4. Zyklus wurde die Anlage jeweils bis auf
Raumtemperatur abgekihlt und wieder aufgeheizt. Wahrend des H,-Betriebs des 4. Zyklus'
kam es zur vollstdndigen Entleerung der H,-Versorgungsflasche, so dass die Anlage fir ca.
zwei bis drei Stunden bei Umgebungsdruck betrieben wurde, bis die Wasserstoffversorgung
wieder hergestellt war. Aufgrund dieser Unterbrechung wurde kein MSR-Betrieb durchgefiihrt,

sondern der Zyklus sofort beendet. Nach dem 5. Zyklus und ca. 1600h Betrieb wurden
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Temperaturzyklen unter Ny-Atmosphare durchgefihrt, welche die Gesamtbetriebszeit der
Membran um weitere ca. 600h erhdhten. Diese werden im Abschnitt 3.4.4.2 erldutert. Nach den
Temperaturzyklen, kam es aufgrund eines Leitungsbruchs in der Vorheizung zu einem abrupten
Abfahren der Anlage, wodurch die Membran irreparabel beschadigt wurde. Die folgende
Abbildung 29 fasst die Messwerte der N,-Permeanz (bei Ty = 415°C), der Ho-Permeanz (bei Ty
= 415°C und Ty = 600°C) sowie der Reinheit des H,-Produktstroms aller flnf Zyklen

Zusammen.
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Abbildung 29: N,-, H,-Permeanzen und H,-Reinheit der Membran 1 wahrend den Temperatur- und
Atmospharenzyklen

Jeder Parameter wurde pro Zyklus mindestens einmal zu Beginn und am Ende bestimmt (auRer
der H,-Reinheit, da der MSR-Betrieb pro Zyklus nur einmal durchgefiihrt wurde). Im ersten
Zyklus lasst sich schwach die Formierungsphase (vgl. Abschnitt 3.4.1.1) bei der H,-Permeanz
erkennen, die am deutlichsten bei der 415°C-Kurve hervortritt. Insgesamt ist die H,-Permeanz
uber die Betriebszeit sehr stabil. Die mit der Blasenzahlermethode bestimmte N,-Permeanz
schwankt deutlicher. Da es sich um Wiederholungsmessungen derselben Membran handelt und
damit der Fehler bei der Membranflache irrelevant wird, liegt der maximale Messfehler bei ca.
5% (vgl. Abschnitt 3.3.6). Die Schwankungen der Messwerte deuten daher auf eine
Veranderung der Schicht und Defektstellen hin. Im Vergleich dazu ist die H,-Reinheit Gber die
ersten 3 Zyklen sehr konstant und liegt bei ca. 99,8vol%. Es kann also davon ausgegangen

werden, dass die Membran die ersten drei Zyklen unbeschadet Uberstanden hat. Eindeutig zu
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erkennen ist der negative Einfluss der Unterbrechung der H,-Versorgung auf die Dichtheit der
Membran. Sie fuhrt zu einer Verdopplung der N,-Permeanz und auch zu einer Reduzierung der
H,-Reinheit im 5. Zyklus. Der negative Effekt scheint jedoch teilweise reversibel zu sein, da sich
die No-Permeanz im Laufe des 5. Zyklus wieder dem alten Niveau annahert. Dazu passen auch
die wahrend den nachfolgenden Temperaturzyklen gemessenen N,-Permeanzen bei ca. 415°C
(vgl. Abschnitt 3.4.4.2 sowie Abbildung 30 im Anhang).

3.4.4.2 Temperaturzyklen in N2-Atmophare

Mit Hilfe von Temperaturzyklen kann eine Aussage Uber die Stabilitat der Membran bzgl. der
thermischen Langenausdehnung getroffen werden. Daflir wurde die Laborapparatur wie beim
Aufheiz- bzw. Abkiihlprozess betrieben und die No-Permeanz Uber die GC-Methode bestimmt
(s. Abschnitte 3.3.1 und 3.3.2). Bei einer konstanten Druckdifferenz von ca. 2bar wurde die
Ofentemperatur zwischen 30 und 650°C variiert, wobei die Toptemperatur fir eine Stunde
gehalten wurde. Der Permeatstrom wurde in Abstdnden von 15min analysiert. Analog zum
Aufheizprozess kann die N,-Permeanz schliel3lich Gber den mit dem Mikro-GC gemessenen N-
Anteil im Ar-Strom und die bekannte Druckdifferenz berechnet werden (s. Abschnitt 3.3.2). Auf
diese Art wurden mit Membran 1 Uber einen Zeitraum von gut 400h 17 Temperaturzyklen
durchgefihrt, die in der folgenden Abbildung 30 dargestellt sind.
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Abbildung 30: Temperaturzyklen unter N,-Atmosphare mit Membran 1
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Man erkennt die beschriebene Temperaturabhangigkeit des Leckageflusses Uiber die Membran
(vgl. Abschnitt 2.1.4.2). Anhand der konstanten minimalen und maximalen Permeanzwerte
(rote Linie) wird die Stabilitdt der Membran deutlich. Die leichten Schwankungen dieser Minima
und Maxima lagen im Bereich der Messgenauigkeit. Die in den Temperaturzyklen bestimmten
N,-Permeanzen stimmen sehr gut mit der N,-Permeanz (iberein, die zuvor bei 415°C nach dem
5. Temperatur- und Atmospharenzyklus mit der Blasenzahlermethode bestimmt wurde (Pn2 =
~2e mol/m2sPa). Mit Membran 2 wurden ebenfalls drei Temperaturzyklen ohne Veranderung
der N,-Permeanz durchgeflihrt, deren Ergebnisse an dieser Stelle nicht ausfihrlicher dargestellt
werden. Auf Basis dieser Ergebnisse war keine zusatzliche Defektbildung bei den getesteten

Membranen aufgrund zyklisch auftretender Temperaturwechsel zu erkennen.

3.4.4.3 Hochtemperaturstabilitat

Ein kurzer Hochtemperaturstabilitatstest wurde mit Membran 4 durchgefihrt, die infolge eines
ungeplanten Abschaltvorgangs der Anlage mit Wasserstoff bei Raumtemperatur in Bertihrung
kam. Infolgedessen verringerte sich die Produktgasreinheit bei Standardbedingungen von
99,9vol% Wasserstoff auf 99,0vol%, was verdeutlicht, wie wichtig ein Kkontrolliertes
Herunterfahren einer technischen Anlage ist. Im Verlauf des Tests wurde die
Membrantemperatur ausgehend von MSR-Standardbedingungen schrittweise von 600°C auf
650°C und 700°C erhoht, um zu testen, ob eine derartige Temperatur die Membran beschadigt.
Die Betriebsdauer bei 600°C und 650°C betrug jeweils ca. 22h, bei 700°C ca. 5h. Die
Wasserstoffreinheit verbesserte sich von 99,0vol% auf 99,3vol% und schlie8lich auf 99,5vol%
bei 700°C (vgl. Abbildung 55 im Anhang), was wiederum gut mit den zuvor beschriebenen
Temperaturabhangigkeiten des H,-Flusses und des Leckagestroms durch die Defektstellen in
der Membran Ubereinstimmt (vgl. Abschnitt 2.1.4.2). Auf Basis dieser Ergebnisse lasst sich
zumindest die Aussage treffen, dass Temperaturen von 700°C nicht automatisch zum sofortigen
Totalausfall der Membran flihren. Allerdings lasst die Betriebsdauer von wenigen Stunden bei
700°C noch keine verlasslichen Riickschliisse auf das Langzeitstabilitdtsverhalten der Membran

bei diesen Bedingungen zu.

3.4.4.4 Intermetallische Diffusion

Wie bereits in Abschnitt 2.1.2 erwahnt, kann intermetallische Diffusion (IMD) zu einer Reduktion
der H,-Permeabilitat fihren. Als indirektes Beurteilungskriterium der Membranstabilitdt in Bezug

auf IMD dienten daher die gemessenen H,-Permeanzen wahrend dem Betrieb (vgl. z. B.
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Abbildung 29). Als direkter Nachweis fiir die wirksame Verhinderung von IMD durch die DBL
wurde Membran 1 mittels Réntgenspektroskopie (EDX) im Rasterelektronenmikroskop (REM)
untersucht, da diese die langste Gesamtbetriebszeit von allen eingesetzten Membranen hatte.
Im Vorfeld der Untersuchung wurde vermutet, dass IMD im Adapterbereich des Membranrohres
auftreten wirde, da die Palladiumschicht an dieser Stelle direkt mit dem Metalltrager in
Berlhrung kommt. Abbildung 31 zeigt einen Querschliff des vollstdndigen Schichtsystems

(grauer Metalltrager, dunkelgraue DBL, weil’e Pd-Schicht) aus der Mitte des Membranrohres.

Darin zu sehen ist die Strecke des durchgefiihrten EDX-Linienscans.
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Abbildung 31: REM-Querschliff von Membran 1 mit vollstandigem Schichtsystem und EDX-Scan

Die Graphen in Abbildung 32 zeigen das zugehoérige EDX-Signal der Hauptbestandteile des
Tragers (Eisen und Chrom) und der DBL (Zirkonium) sowie des Palladiums. Deutlich sind die
scharfen Abgrenzungen der Signale der einzelnen Elemente entlang des Scans zu erkennen.
Das geringe Signal der Komponenten im Bereich der jeweils anderen (z. B. Pd im Bereich des

Tragers) kann als Grundrauschen gesehen werden, so dass IMD in diesem Bereich
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ausgeschlossen werden kann. Am Signal des Zirkoniums ebenfalls gut zu erkennen, ist die
unschadliche Infiltration der DBL in den porésen Metalltréger.
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Abbildung 32: EDX-Signal der Hauptkomponenten der einzelnen Schichten vom EDX-Scan in
Abbildung 31

Abbildung 33 zeigt einen Langsschliff des Adapterbereichs wo die Pd-Schicht direkt auf dem
dichten ITM-Trager aufliegt. Darin ist ebenfalls die Strecke eines durchgefiihrten EDX-
Linienscans zu erkennen. Die Graphen von Abbildung 34 zeigen das zugehdrige EDX-Signal
der Tragerbestandteile (Eisen, Chrom und Molybdan) sowie des Palladiums. Auf dem REM-Bild
links kénnte man aufgrund der unscharfen Grenze von Pd-Schicht und Trager einen Hinweis
auf IMD vermuten. Hinzu kommt, dass das Pd-Signal noch im Bereich der Pd-Schicht abnimmt
und jene von Eisen und Chrom zunehmen. Auch das Grundsignal von Eisen und Chrom ist bei
diesem Scan im Bereich der Pd-Schicht deutlich héher als in Abbildung 32.
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70um ' Elektronenbild 1

Abbildung 33: REM-Langsschliff von Membran 1 am Adapter ohne DBL mit EDX-Scan
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Abbildung 34: EDX-Signal der Hauptkomponenten der einzelnen Schichten vom EDX-Scan in
Abbildung 33
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Es ist daher davon auszugehen, dass bei dieser Membran wahrend des Betriebs im
Adapterbereich IMD aufgetreten ist. Mit anderen Worten kann auf Basis dieser Untersuchung
bestatigt werden, dass IMD-Effekte durch die DBL wirksam verhindert wurden. Dies ist in
Einklang mit den Ergebnissen von Huang und Dittmeyer** (2007), die IMD bei ihren Pd/SS-
Praparaten bereits nach sieben bzw. 23 Tagen Betrieb bei 600°C in Wasserstoffatmosphéare

nachweisen konnten.

3.4.4.5 MSR-Langzeitbetrieb

Da der MSR-Langzeitbetrieb mit Membran 2 nur im Standardbetrieb durchgefiihrt wurde
(Ergebnisse s. in Tabelle 11), werden an dieser Stelle nur die Ergebnisse von Membran 7
inklusive der Parametervariationen prasentiert. Die folgende Abbildung 35 fasst die Ergebnisse

der Variation der Betriebsparameter nach Tabelle 10 zusammen.
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Abbildung 35: Ergebnisse des MSR-Langzeitbetriebs mit Membran 7 (PVD/ELP),
*berechneter GG-Umsatz ohne H,-Abtrennung, Betriebsbedingungen s. Tabelle 10

Im Vergleich zum Standardpunkt erhdhten sich durch die Anhebung der Temperatur alle
Zielparameter (Xcps = 48,6%, Yo = 44,7% und &y, = 37,9%). Auch die Reduktion des CH,-
Feeds und das damit verbundene geringere Vcps/Aw flihrte zu einem hoheren CH4-Umsatz
(45,5%), einer héheren H,-Abtrenneffizienz (66,2%) und zu einer gréReren Ausbeute (27,6%).
Der Umsatz war fast doppelt so hoch wie im thermodynamischen Gleichgewicht. Die damit

verbundene Reduktion der H,-Flussdichte bestatigte die Ergebnisse von Lin et al.™?, dass fir
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eine gegebene Membranflache ein Kompromiss zwischen der Maximierung von
Wasserstoffausbeute und H,-Output getroffen werden muss. Erwartungsgemald wurden der
héchste Umsatz (60,0%), die hochste H,-Abtrenneffizienz (70,1%) und damit die hochste H,-
Ausbeute (37,9%) durch die Kombination aus niedrigem Feed und hoher Temperatur erzielt.
Die Ergebnisse stimmen mit den Ausfiihrungen in Abschnitt 2.4.5 lberein. Insgesamt erreichte
Membran 7 Uber die gesamte Versuchsdauer von 430h eine H,-Reinheit von >99,95vol% (s.
Abbildung 36).
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Abbildung 36: H,-Reinheit und Verunreinigungen im Permeatstrom im MSR-Langzeitbetrieb mit
Membran 7

Die anfangliche Abnahme der Verunreinigungen deutet noch auf eine Verbesserung der
Selektivitat bzw. des Trennfaktors wahrend der Formierungsphase hin (vgl. Abschnitte 3.4.1.1
und 3.4.2). Leider konnte der leichte Anstieg an Verunreinigungen gegen Ende der
Betriebsdauer nicht naher untersucht werden, da es durch ein Auslésen der
Sicherheitsabschaltung zum ungeplanten Abfahren im MSR-Betrieb und zur Zerstérung der
Membran kam. Es ist daher nicht klar, ob es sich um den Beginn der Degradierung der
Membran oder einen anderen Effekt handelte. Mit Sicherheit kann jedoch die Aussage getroffen
werden, dass die Membran bei MSR-Standardbedingungen (ber einen fir den Labormalstab

langen Zeitraum ohne Probleme betrieben werden konnte.
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3.5 Zusammenfassung und Fazit der Laborergebnisse

Auf Basis dieser Laborergebnisse erscheint der Einsatz beider Membrantypen in einem
technischen Membranreformer mdglich und sinnvoll. Im Einzelnen kdnnen folgende Punkte

zusammenfassend genannt werden:

o Der Vergleich mit Literaturdaten zeigt, dass die untersuchten Membranen eine fur Pd-
Kompositmembranen sehr gute H,-Permeabilitdt besitzen. Die Permeabilitat der
PVD/ELP-Membranen ist ca. 15% hoéher als die der PVD/EP-Membranen (vgl. Abschnitt
3.4.1.2).

e Die Membranen zeigen eine Formierungsphase, in welcher sich die Pd-Schicht
verandert. Diese ist bei den PVD/EP-Membranen starker ausgepragt und muss bei der
Inbetriebnahme einer technischen Anlage berilcksichtigt werden. Es muss davon
ausgegangen werden, dass die Membranen in dieser Phase anfalliger fir
Degradationseffekte sind (vgl. Abschnitt 3.4.1.1).

e Die idealen Hy/N,-Selektivitaten bzw. H./C-Trennfaktoren der hier untersuchten
Membranen reichten nur in Einzelfallen aus, um eine H,-Reinheit von 99,95vol% zu
erzeugen (vgl. Abschnitt 3.4.2). Die beste H,-Reinheit von >99,95vol% wurde mit einer
PVD/ELP-Membran erreicht.

o Vollstandig formierte Membranen zeigen eine gute Robustheit gegenliber Temperatur-
und Atmospharenwechsel (vgl. Abschnitt 3.4.4.1) sowie gegenlber zyklischer
thermischer Ausdehnung in einem Temperaturfenster von Raum- bis Betriebstemperatur
(vgl. Abschnitt 3.4.4.2).

o MSR-Langzeitbetrieb unter den favorisierten Betriebsbedingungen eines technischen
Membranreformers konnte erfolgreich Gber mehrere hundert Stunden ohne signifikante
Anderungen in der H,-Produktreinheit durchgefiihrt werden (vgl. Abschnitt 3.4.4.5).
Weitere Untersuchungen bzw. langere Laufzeiten, insbesondere bei 650°C, sind hier

jedoch sinnvoll.

e Die keramische Diffusionsbarriere verhindert wirksam intermetallische Diffusionseffekte
und eine dadurch hervorgerufene Reduktion der Ho-Transportfahigkeit der Membran.
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Obwohl die H,-Produktreinheit ein wesentliches Kriterium fiir die spatere Anwendung ist, ist
sie fur die Entwicklung eines technischen Membranreformers zunachst nebensachlich, da
sie wesentlich von der Produktionsqualitdt der Membran abhangt. In den folgenden
Abschnitten wird daher angenommen, dass die Membran nach weiterer Optimierung die

erforderlichen Reinheiten erfullt.
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4 Scale-up — Modularisierung und Membranintegration

Die in den vorherigen Kapiteln beschriebene langjahrige Forschung mit tubularen Pd-
Kompositmembranen im Labormalfistab hat bis zum heutigen Zeitpunkt nicht zu technisch
relevanten Entwicklungen von Membranreformern gefiihrt, im Gegensatz zur Entwicklung von
Tokyo Gas mit planaren Kompositmembranen (vgl. Abschnitt 2.2.1). Nach der Eingrenzung der
Betriebsparameter flir den technischen MR in Kapitel 2.4 und der experimentellen Bestatigung
der Einsatztauglichkeit der entwickelten Pd-Kompositmembran bei diesen Bedingungen in
Kapitel 3, wird in diesem Kapitel eine Moglichkeit der Integration der Membranen flr die
Hochskalierung in den technischen Malstab untersucht. Die Versuche mit einzelnen
Membranrohren im LabormaRstab haben die Vorteile des metallischen Tragers gegentber
einem keramischen Trager verdeutlicht, denn die Verbindung der Membranrohre mit einer 6mm
Rohrleitung fiir den Einbau in den Laborreaktor konnte einfach und reproduzierbar gasdicht
hergestellt werden. Der Integration der Membranrohre in den Reaktor im gréReren Malistab
steht damit aus verbindungstechnischer Sicht nichts entgegen. Die zentrale Aufgabe ist dabei
die Integration von einer genigend grolen Membranflache in die Reaktionszone, um eine
ausreichende Abtrennkapazitat des Reformers zu gewahrleisten. Dafiir sollen die im Rahmen
des Projekts entwickelten kurzen Membranen zukiinftig bei gleichbleibendem Durchmesser
verlangert werden. Es sei an dieser Stelle darauf hingewiesen, das aus Griinden des Knowhow-
Schutzes die genauen Dimensionen des technischen Konzepts in dieser Arbeit nicht

preisgegeben werden kénnen.

4.1 Voriiberlegungen

Die Integration der Membran in den Reaktionsraum und damit der mdgliche Kontakt der
Membran mit der Katalysatorschiittung erfordern im technischen Maf3stab und realem Betrieb
besondere Mafnahmen. Durch die gréRere thermische Ausdehnung des Reformerrohrs im
Vergleich zur Katalysatorschittung (VolumenvergréRerung) verandern die Katalysatorpellets
wahrend des Aufheizvorgangs ihre Position. Bei anschlieliender AbkUhlung und erneuter
Volumenverringerung kehren sie nicht zwangslaufig in die urspriingliche Position zurlck. Durch
Wiederholung des Vorgangs wird die Katalysatorschicht im Vergleich zur Erstbeflllung
verdichtet, wobei die Katalysatorpellets Druck auf die Membran ausiiben. Die Membran muss
daher fiir den technischen Betrieb wirksam vor diesen mechanischen Kraften geschitzt werden.

Dies ist ein elementarer Unterschied zu den in der Literatur beschrieben Laborversuchen, da

117



ENTWICKLUNG EINES TECHNISCHEN H,-MEMBRANREAKTORS

diese meist ohne besondere Vorkehrungen zum Schutz der Membran im kontinuierlichen
Betrieb durchgefiihrt wurden und kirzere Laufzeiten als von kommerziellen Anlagen erwartet

werden.

Fiur tubulare Membranen ist die einfachste und haufigste Konfiguration von Membran und
Reaktionsrohr die Rohr-in-Rohr-Geometrie, die in den meisten Laborreaktoren aber auch in der
"bench-scale" Apparatur von ECN verwendet wird (vgl. Abschnitt 2.2.2). Sie hat den Nachteil
eines geringen Membranoberflache-zu-Reaktorvolumen-Verhaltnisses (Aw/Vr-Verhaltnis),
weshalb diese Geometrie eine hohe intrinsische Abtrennkapazitat (hohe H,-Permeanz) der
Membran voraussetzt. Die einzige Mdglichkeit bei dieser Geometrie die Membranflache zu
variieren, ist die Membranlange zu verandern. Eine weitere Variante ist die Rohr-in-Mantel-
Geometrie, wie sie auch bei Rohrbindelwarmetauschern verwendet wird. Dabei werden
mehrere Membranrohre in ein Reaktionsrohr integriert. Der MISR von Shell (vgl. Abschnitt
2.2.4) oder das Hysep-Modul von ECN (vgl. Abschnitt 2.2.2) basieren auf dieser Variante.
Aufgrund der geplanten Dimensionen der Membran (lange, dinne Membranrohre) bot sich auch
hier die Bundelung der einzelnen Membranrohre zu Membranmodulen an, die dann als Ganzes

in ein Reaktionsrohr integriert werden.
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4.2 Membranmodulkonzept 1.0

Das anfangliche Integrationskonzept mit Rohr-in-Mantel-Geometrie, Membranmodulkonzept

1.0, lasst sich anhand von Abbildung 37 beschreiben. Die einzelnen Membranrohre werden

ringférmig auf einer Platte angeordnet, die gleichzeitig als Sammler flir den abgetrennten
Wasserstoff dient. In der Mitte des Sammlers ist eine gasdichte Rohrleitung angebracht, die mit

CH4 + H20 H;

,1f__,’

A

4

2

”

Reformerrohr
4
H,-Leitung

~

gebindelte Membranrohre
perforieries Schutzgitter

Retentat

Abbildung 37: Schematische
Darstellung der Integration der
Membranrohre in ein Reformer-
rohr (Modulkonzept 1.0)

einem weiteren Sammler mit Membranrohren verbunden
werden kann. Der erste Sammler besitzt ebenfalls eine
Rohrleitung, um den abgetrennten Wasserstoff aus dem
Reaktionsrohr zu leiten. Diese Leitung dient zusatzlich als
Aufhdangung der gesamten Abtrenneinheit. Um den Ring
aus Membranrohren wird ein gasdurchlassiges, perforiertes
Schutzblech (Schutzgitter) angebracht, so dass die
Membranen von mechanischer Einwirkung der
Katalysatorschittung geschitzt sind. Die ringférmige
Anordnung der Membranrohre und die konzentrische Lage
der gesamten Abtrenneinheit im Reaktionsrohr ahneln
einem einzelnen grolken Membranrohr, welches mit dem
Reformerrohr in einer Rohr-in-Rohr-Konfiguration
angeordnet ist. Die Modularisierung entspricht somit im
Prinzip einer Kombination von Rohr-in-Rohr- und Rohr-in-
Mantel-Geometrie. Neben der konstruktiven Ausarbeitung
der Membranmodule war zunachst zu kldren wie viel
Membranflache in ein Reformerrohr integriert werden muss,
um hohe Hy-Ausbeuten zu erzielen und wie viele
Reformerrohre bendtigt werden, um die gewinschte
Kapazitdt von ~50Nm3h zu erreichen. Fiur die
Beantwortung dieser Fragen wurde ein einzelnes
Reformerrohr mit integrierter Membran simuliert. Fur die
Simulation stand ein entsprechendes Reaktormodell zur
Verfigung, welches bereits vor Beginn dieser Arbeit von
der Abteilung ENCP1 in der gleichungsbasierten

Simulationssoftware gProms’ erstellt wurde. Dieses Modell

’ gProms® ModelBuilder 3.4.0, Process System Enterprise Limited
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wurde fur erste Berechnungen verwendet und im spateren Verlauf entsprechend des in dieser
Arbeit entwickelten Konzepts fur die Membranintegration und der experimentell geschaffenen

Datengrundlage modifiziert.

4.3 Modellierung des Modulkonzepts 1.0 in gProms

Einige theoretischen Arbeiten der Vergangenheit haben gezeigt, dass eindimensionale,
isotherme Reaktormodelle prinzipiell genligen, um einen MR im Labormalfistab zu simulieren
(Shu et. al.¥’, 1994; Barbieri und di Maio'®®, 1997). Kim et al."”® (1999) hingegen schlugen ein
nicht-isothermes Reaktormodell vor, bei dem sie sowohl den Warmelbergang an der
Reaktorwand als auch den Druckverlust Uber die Katalysatorschuttung bertcksichtigten.
Dadurch gelang es ihnen, die experimentellen Ergebnisse von Shu et al.*” besser abzubilden.
Die Modellierung von Reaktoren mit groReren Dimensionen sollte aufgrund der starken
Endothermie der MSR-Reaktion und den damit verbundenen Temperaturgradienten sowie den
durch die Hy-Abtrennung zu erwartenden Konzentrationsgradienten mit einem

zweidimensionalen, nicht-isothermen Modell erfolgen'”".

4.3.1 Modellgeometrie

Das im Abschnitt 4.2 kurz erlauterte Konzept 1.0 der Membranintegration wurde als ein grofR3es,
konzentrisch angeordnetes, zylindrisches Membranrohr im Reaktionsrohr mit der
Katalysatorschittung im Ringspalt modelliert (rotationssymmetrisches Ringspaltmodell, vgl.
Abbildung 38).

Reformerrohr

Feed Abgas

- - —— = — Membran H,

Feed

>

z

Abbildung 38: Modellgeometrie eines Reformerrohrs mit integrierter Membran

Die Dimensionen konnten im Modell durch den Reformerrohrradius R, die Reformerrohrlange

Lr, den Membranrohrradius ry sowie das Verhaltnis von Membran- zu Reformerrohrlange
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(Lm/LR) variiert werden. Die Membranlange wurde demnach Uber die Reformerrohridange und
das Verhaltnis Ly/Lr bestimmt. Die Einlauflange L., vor der Membran wurde zum Aufbau eines
ausreichenden Hy-Partialdrucks zur Verhinderung von H,-Rickpermeation angepasst (vgl.
Abschnitt 2.4.5.4). Fir die Simulation eines Reformerrohrs ohne Membran und H.-Abtrennung
wurde der Membrandurchmesser gleich null gesetzt. Das Schutzgitter wurde vernachlassigt,

wodurch der Ringspalt der Modellgeometrie dem realen Ringspalt entsprach.

4.3.2 Modellannahmen

Das heterogene Reaktionssystem aus Feststoffkatalysator und Gasphase wurde als pseudo-
homogenes System mit Bericksichtigung der Pelletunterkihlung aufgrund der starken
Endothermie der MSR-Reaktion modelliert. Die Katalysatorpartikel der Schittung werden als
Kugeln mit einem A&quivalenten Verhaltnis von Volumen zu Oberflaiche betrachtet. Der
hydraulische Durchmesser dieser als ,kugelformigen Pellets berechnet sich nach Gleichung
4-1.

p

6VP
d =" 4-1
Ap

Darin sind V, und A, Pelletvolumen bzw. —oberflache (vgl. Tabelle 7). Des Weiteren basiert das

Modell auf folgenden Annahmen:

Plugflow in axialer Richtung (ausschlieBlich konvektiver Warme- und Stofftransport,

keine axiale Dispersion),

e konvektiver und diffusiver Warme- und Stofftransport in radialer Richtung,

e keine Nebenreaktionen, nur MSR- und WGS-Reaktion finden statt (vgl. Abschnitt 1.1),

e die Membran besitzt keine Defekte und transportiert ausschlieRlich H, (ideale Membran).

e der Druckverlust auf der Permeatseite ist vernachlassigbar klein (konstanter

Permeatdruck Uber die gesamte Membranlange).
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4.3.3 Modellimplementierung

Das Reaktormodell wurde in gProms mit einer Diskretisierung durch finite Differenzen
implementiert. Die axiale Koordinate z wird durch die Reformerrohrléange, die radiale Koordinate
r durch den Ringspalt (R, ry) begrenzt. Da die Erstellung des Reaktormodells nicht Teil dieser
Arbeit war, wird auf eine detaillierte Beschreibung verzichtet. Eine ausflhrliche Beschreibung
eines zweidimensionalen, pseudo-homogenen Reaktormodells ist z. B. bei Drioli und Barbieri'"?

(2011) zu finden.

Unter Bericksichtigung der Modellannahmen lauten Massen- (Gl. 4-2) und Energiebilanz (Gl.

4-3) im stationaren Fall wie folgt:

6<upWi> a?pW; apW,
Rl (o

9z + Mi 2}1:1(Vi,j RG]) 4-2

Die Anderung der Massenstromdichte von Komponente i in Stromungsrichtung z ist gleich der
Teilchenzahl, welche das Volumenelement pro Zeiteinheit in radialer Richtung verlassen oder
durch Reaktionen gebildet oder verbraucht werden.

Die Enthalpiednderung in Stromungsrichtung z entspricht dem radialen Warmestrom durch
Konvektion und Warmeleitung sowie dem Warmestrom von der Gasphase zum
Katalysatorpellet Qqs. Der Warmestrom Qgs resultiert aus der Reaktionsenthalpie, die fir die in
Summe endotherm ablaufenden Reaktionen bendtigt wird. Der Warme- und Stofftransport in
radialer Richtung wurde mit Hilfe von effektiven radialen Transportkoeffizienten (A,, D)
beriicksichtigt, die mit geeigneten Methoden berechnet wurden'”®. Massen- und Energiebilanz
wurden mit Hilfe der idealen Gasgleichung und der folgenden thermischen Zustandsgleichung

stationar geldst.
T2
hi,TZ = hi,Tl + le Cp'i dT 4'4

Die partiellen spezifischen Enthalpien h; der Komponenten i zur Berechnung der Warmestréme
wurden durch Integration der Warmekapazitdt cp; der Komponenten i Uber das

Temperaturintervall berechnet. Der Druckverlust in Strdomungsrichtung z wurde durch die
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)174

Gleichung von Ergun (Gl. 4-5 unter Verwendung des hydraulischen Pelletdurchmessers dp

bertcksichtigt.

dp _  (-egerr)® nu  (1-eper)  pu? _

—— = 150 ere® a7 + 1,75 emer® 4 4-5
Die bendtigten Stoffdaten des Fluids, also die Viskositat n, die Warmekapazitat c- und die
Warmeleitfahigkeit 4 wurden nach den Mischungsregeln fir Gasmischungen aus den
Reinstoffkorrelationen (DIPPR-Gleichungen’) berechnet'”. Die lokalen
Warmelbergangskoeffizienten wurden mit geeigneten Korrelationen aus dem VDI-

Warmeatlas'”® bestimmt.

4.3.3.1 Reaktionskinetiken

Fir die Simulation von Membranreformern wurde in der Literatur haufig der komplexere
kinetische Ansatz von Xu und Froment'’®'"" (1989) verwendet, bei dem auch die Adsorption der
Reaktanden an der Katalysatoroberflache berilicksichtigt wird (Langmuir-Hinshelwood-Ansatz),.
Diese haben in umfangreichen Untersuchungen intrinsische und effektive Kinetiken an einem
Ni/MgAIl,O4-Katalysator zum Reaktionssystem der katalytischen Dampfreformierung von
Methan bei Temperaturen von 500 — 575°C und Driicken von 3 — 15bar bestimmt. Fir ihren
eigenen Ansatz, der auf dem Modell von Xu und Froment aufbaut, haben Hou und Hughes'’®
(2001) intrinsische Kinetikparameter fur einen 15 — 17%igen Ni/a-Al,O;-Katalysator erhalten.

Sie flhrten ihre Versuche bei Temperaturen von 325 — 550°C und Driicken von 1 — 6bar durch.

In dem in dieser Arbeit verwendeten gProms-Modell wurden fir die beiden betrachteten
Reaktionen (MSR- und WGS-Reaktion) folgende einfache reaktionskinetische Ansatze

implementiert:

_ —Eq MSR Pco Pu2®
RGuysg = ko msr * €Xp (— “\PcH4 "PH20 ——, 4-6
RTp KpMsr
_ —Eqwes Pcoz PH2
RGygs = kowes * €xp (—RT "\Pco "PH20 — = 4-7
P pWGS

Darin sind RGysg und RGyes die Reaktionsgeschwindigkeiten der Reaktionen und Tp die

Temperatur der Katalysatorpellets. Die im Reaktormodell verwendeten effektiven

) Gleichungen des Design Institute for Physical Properties zur Korrelation der Temperaturabhangigkeit
verschiedener Stoffdaten
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Kinetikparameter der Reaktionen, der Stol3faktor ko; und die Aktivierungsenergie E,;, stammten
zunachst aus dem Jahr 1981 fir damalige Dampfreformierungskatalysatoren (LE-interne
Parameter). Im Rahmen experimenteller Untersuchungen von Bartesch'” (2011) bei LE wurden
neue Kinetikparameter fiir die obigen Ansatze u. a. mit 3 — 5mm groflen Bruchstlicken
verschiedener kommerzieller Ni/Al,Oz-Katalysatoren in einem Rohrreaktor gewonnen. Darunter
war auch der im Abschnitt 3.2.2.3 beschriebene Katalysator, der im Rahmen dieser Arbeit
jedoch in Form zylindrischer Pellets im Labormembranreformer eingesetzt wurde. Da sich die
Katalysatoren laut Hersteller nur durch ihre Tragergeometrie unterscheiden, ist davon
auszugehen, dass sie die gleichen grundlegenden Eigenschaften (z. B. Ni-Gehalt, Porositat,
spezifische Oberflache) besitzen. Bartesch flhrte seine Messungen bei Temperaturen von 500
— 700°C, Driicken von 15 — 30bar(g), D/C-Verhaltnissen von 1,2 — 4,0 und unterschiedlichen
GHSV (8000 — 16000h™") durch. Die Variationen der Betriebsbedingungen liegen damit genau
im Bereich der im Abschnitt 2.4.6 beschriebenen Betriebsbedingungen eines
Membranreformers. Da sich effektive Kinetikparameter aufgrund von Stofftransporteffekten (z.
B. Porendiffusion) mit den Betriebsbedingungen andern, erscheint die Verwendung dieser
Kinetikparameter und -ansatze fir diese Arbeit sinnvoll, solange der entsprechenden Bereich
der Betriebsbedingungen nicht verlassen wird. Die Parameter unterliegen dem Knowhow-
Schutz von LE und kénnen nicht preisgegeben werden. Grundsatzliche Simulationen kénnen
jedoch auch mit den anfangs erwahnten veroffentlichten Kinetikansatzen und —parametern

durchgefihrt werden.

In einer eigenen kurzen Versuchsreihe ohne Membran mit einem vergleichbaren
Versuchsaufbau wie Bartesch wurde die Temperatur bei einem Druck von 16bara, einem D/C
von 3 und einer GHVS von 8000h™ zwischen 600 und 700°C variiert. Als Standardtemperatur

wurden 600°C festgelegt. Die
Tabelle 15: Vergleich der Labormessdaten (Exp.) mit

Simulationsergebnissen (Sim.) am Standardpunkt, experimentellen Ergebnisse des
LE: LE-Kinetik, B: Bartesch-Kinetik eingesetzten Katalysators wurden dann
Parameter Exp. Sim. (LE)  Sim.(B) it den beiden Kinetikparametersatzen
Xuz [Vol%] 35,9 214 27,3 (LE und Bartesch) im gProms-Modell
Xcha [VoI%] 94,9 73,1 65,8 verglichen. Fiur die Simulation wurde
Xco [vol%] 0.5 0,9 0,3 eine konstante Wandtemperatur aus den
Xcoz [Vol%] 8,7 4.7 6,6 Messstellen der Reaktorwand
Xcha [%] 14,3 7,1 9,5 verwendet. Tabelle 26 zeigt den
Taus [°CI 543 584 571 Vergleich der Ergebnisse im
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Standardpunkt zur Simulation mit den beiden Kinetiken. Sie verdeutlicht, dass beide
Modellkinetiken die tatsachliche Katalysatoraktivitat unterschatzen. Der CH;-Umsatz der LE-
Kinetik ist lediglich halb so gro wie der im Experiment erreichte Umsatz. Auch der Umsatz von
Barteschs Kinetik ist etwa ein Drittel niedriger. Die Austrittstemperaturen liegen durch die
geringeren Umsatze in beiden Fallen deutlich hoher. Ursachlich fir die Unterschiede kdnnten
zum einen unterschiedliche Porennutzungsgrade oder auch die andere Geometrie und
Oberflache der unregelmafigen und im Mittel groReren Pellets von Bartesch sein. Da Bartesch
seine Porennutzungsgrade fir den Temperaturbereich von 600 — 700°C auf zwischen 80 — 88%
abschatzte und eine eigene analoge Abschatzung Uber das Weisz-Modul Porennutzungsgrade
von 85 — 92% fur die angefahrenen Betriebspunkte ergab, ist davon auszugehen, dass hier
hauptsachlich geometrische Einflisse eine Rolle spielten. Ein Unterschied zwischen beiden
Kinetiken bestand auch im Verhaltnis der molaren Anteile von CO und CO, am Austritt. Dieses
Verhaltnis lag mit den Parametern von Bartesch deutlich naher an den experimentellen
Ergebnissen als das der LE-Kinetik. Dies bedeutet, dass die Bartesch-Kinetik das Verhaltnis der
MSR- zur WGS-Reaktionsgeschwindigkeit besser abbildete.

Da eine erneute, umfassende kinetische Untersuchung des verwendeten Katalysators im
Rahmen dieser Arbeit nicht vorgesehen war, wurden fir die weitere Simulation des
Membranreformers die Kinetikparameter von Bartesch verwendet, da sie das CO/CO,-
Verhaltnis besser abbilden. Allerdings wurde die MSR-Kinetik mit einem Faktor &5z SO

angepasst, dass Simulations- und Messergebnisse

(Exp.) mit Simulationsergebnissen

(Sim.) am Standardpunkt bei Vorgehen erschien auch deshalb gerechtfertigt, weil

angepasster Kinetik von Bartesch auch bei den hoheren Betriebstemperaturen die
Parameter Exp. Sim. Simulationsergebnisse mit den experimentellen
X2 [Vol %] 35,9 36,2 Ergebnissen (Austrittszusammensetzung und -
XcHa [VOI%)] 54,9 54,7 temperatur) Ubereinstimmten. Der Faktor &g kann
Xco [Vol%] 0,5 0,5 somit als eine Art Formfaktor gesehen werden. Die
Xcoz [Vol%] 8,7 8,7 Anpassung der MSR-Reaktionskinetik mit &z = 2
Xcha [%6] 14,3 14,4 fuhrt zu den in Tabelle 16 dargestellten Resultaten im
Taus [°C] 543 554 Standardpunkt. Die weiteren Versuchspunkte werden

der Ubersichtlichkeit halber  Anhand von
Paritatsdiagrammen (s. Abbildung 58 a — f im Anhang) zusammengefasst dargestellt. Darin

erkennt man ebenfalls eine gute Ubereinstimmung von Mess- und Simulationsergebnissen in
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den betrachteten Betriebspunkten. Bis auf wenige Ausnahmen liegen alle Datenpunkte deutlich
innerhalb eines markierten +10%-Fehlerbereichs.

4.3.3.2 Hy-Transport tiiber die Membran

Der temperaturabhangige Wasserstofftransport wurde nach der im Abschnitt 2.1.4.1
beschriebenen Gl. 2-9 implementiert. Da die Hy-Transportkinetik fiir die entwickelten
Membranen erst im Rahmen dieser Arbeit experimentell bestimmt wurde (vgl. Abschnitt

3.4.1.2), wurden fur die ersten Simulationen
Tabelle 17: Ubersicht iiber die verwendeten Kinetikparameter aus der Literatur verwendet.

Kinetikparameter des H,-Transports
P 2 P Da in einem technischen Membranreformer

Parameter- Py Es : mehrere Membranrohre mit unterschiedlichen
satz [mol/m?sbar’]  [J/mol] Schichtdicken eingesetzt werden, wurde in
1 71 19000 0,62 der Simulation mit einer mittleren Pd-
2 6,2 13810 0,50  Schichtdicke gerechnet. Im Modell wurde
3 4,5 14500 0,50  daher statt der Permeabilitat die Permeanz,

also statt dem Permeabilitatskoeffizienten Qg
ein Permeanzkoeffizient P, eingesetzt (P, = Q,/sy). Tabelle 17 gibt die verwendeten
Kinetikparameter wieder. Der erste Parametersatz wurde bei der Erstellung des Modells durch
die Abteilung ENCP1 verwendet und stammte von experimentellen Ho-Permeationsmessungen
mit 4um dicken Pd-Hohlfasermembranen in einem Temperaturbereich von 370 — 450°C"®°. Der

1.52 berechnet fiir eine mittlere

zweite Parametersatz war die Transportkinetik nach Morreale et a
Pd-Schichtdicke von 10um. Dieser Parametersatz wurde verwendet, da die Autoren ihre
Permeationsmessungen im relevanten Druck und Temperaturbereich an einer 1mm dicken,
ungestitzten Pd-Membran durchgefiihrt haben und davon auszugehen ist, dass dort der H,-
Transport tatsachlich diffusionslimitiert ist. Der dritte und letzte Parametersatz gehért zu den im
experimentellen Teil untersuchten PVD/EP-Membranen, die im spateren Reformer eingesetzt
werden sollen. Auch fir sie wurde eine mittlere Schichtdicke von 10um angenommen, da dies

dem derzeitigen Stand der Membranentwicklung entspricht (vgl. Abschnitt 3.4.1.3).

4.3.3.3 Anfangs- und Randbedingungen

Die Eintrittsbedingungen wurden mit Hilfe der Startwerte des Eintrittsdrucks, der
Eintrittstemperatur sowie des Gesamtfeedstroms und dessen Zusammensetzung berechnet. Als

Randbedingung fir den Warmeeintrag dienten die lokalen Wandtemperaturen oder die lokalen
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Warmestromdichten. Fur die Simulationen der Laborreaktorgeometrie wurde ein
Wandtemperaturprofil basierend auf den Temperaturmesswerten verwendet, fir die Simulation
des technischen Reformerrohrs verschiedene Warmeeintragsprofile, da zu Beginn sowohl das
Warmeeintragsprofil als auch das Wandtemperaturprofil unbekannt war. Anfangs war ein
exponentiell abfallendes Warmeeintragsprofil implementiert, nach dem sich der Warmestrom

axial an der Stelle z berechnet.

(90—qav) (qo—Gav) . e(_q;L Z) 4-8

=55) (-2)

Das Profil konnte udber die Heizflachenbelastung am Reaktoreintritt qo, die mittlere

CI(Z)=%_<

Heizflachenbelastung q,, und die Abklingkonstante entlang des Reformerrohrs q, beliebig
angepasst werden.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde mit Hilfe einer CFD-Simulation des Brennerraums fir die
technische Anlage durch die Abteilung ENCC iterativ ein reprasentatives Warmeeintrags- bzw.
Wandtemperaturprofil erstellt. Als Randbedingung fir die erste CFD-Simulation des
Brennerraums diente das resultierende Wandtemperaturprofil einer gProms-Simulation mit dem
exponentiell abfallenden Warmeeintragsprofil. Als Resultat ergab sich ein neues
Warmeeintragsprofil, welches fliir eine weitere gProms-Simulation als Randbedingung
verwendet wurde. Dies flihrte zu einer Veranderung des anfanglichen Wandtemperaturprofils
und wurde so lange wiederholt, bis die resultierenden Wandtemperaturprofile beider
Simulationen identisch waren. Das resultierende Warmeeintragsprofil wurde als Polynom dritten

Grades implementiert.
Q@) =fy @ —q1-z2+q:-2° —q3-2°) 4-9

Uber den Parameter f, kann gegebenfalls der Gesamtwarmeeintrag verandert werden, ohne
das Profil zu verandern. Die folgende Abbildung 39 zeigt die Verdnderung der Warmeeintrags-
und Wandtemperaturprofile.
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Warmestromdichte [kW/m?]
Wandtemperatur [°C]

v

Reformerrohrlange [m]

Abbildung 39: Veranderung der Wandtemperatur- und Warmeeintragsprofile nach iterativer
Simulation von Brennraum (CFD) und Reformerrohr (gProms), Exp: exponentielles Profil, CFD:
Profil nach iterativer Simulation; genau Werte vertraulich

Die gréften Unterschiede ergaben sich am Beginn des Reformerrohrs, wo die Warmestrome
deutlich niedriger waren als mit dem exponentiell abfallenden Warmeeintragsprofil
angenommen. Deshalb unterschieden sich auch die Wandtemperaturen insbesondere zu
Beginn des Reformerrohrs. Die Wandtemperatur des Reformerrohrs lag dabei deutlich unter

den Wandtemperaturen eines Reformerrohrs im konventionellen Prozess.

Bei Variationen der Betriebsparameter verandern sich normalerweise Warmeeintrags- und
Wandtemperaturprofile. In diesen Fallen wurde bei der gProms-Simulation das
Wandtemperaturprofil des Referenzpunkts als Randbedingung verwendet und angenommen,
dass sich das entsprechende Warmeeintragsprofil ausbildet (Annahme: Einfluss auf die
Rauchgas- und Brennerseite ist vernachlassigbar). Dies ist moglich, solange die bendtigte

Warme in das Reformerrohr eingetragen werden kann.

4.4 Simulation des Modulkonzepts 1.0

Um die bendtigte Membranflache pro Reformerrohr und damit die Anzahl an Reformerrohren fir
eine 50Nm?*h-Wasserstoff-Anlage abzuschatzen, wurden zunachst mehrere Falle gerechnet,
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wobei sich bzgl. der Betriebsbedingungen an den in der Literatur beschriebenen Effekten
orientiert wurde. An dieser Stelle sei nochmals auf die Zusammenhénge in Abschnitt 2.4.5
verwiesen. Die Simulation von Modulkonzept 1.0 wurde mit der LE-Kinetik und dem Ho-

Transportparametersatz 1 (s. Tabelle 17) durchgefiihrt.

4.4.1 Referenzfall und Parametervariation

Fir den Referenzfall wurden zundchst die geometrischen Randbedingungen des Modells
festgelegt. Da das Modulkonzept 1.0 auf maximal 3 Membranmodule pro Reformerrohr
anwendbar schien, wurde Lg auf einen Wert festgelegt, der dieser Anzahl und der bendtigten
Einlauflange entsprach. Der Reformerrohrradius R wurde unter Bericksichtigung der
Rohrwandstarke an die Dimensionen von Standardreformerrohren angelehnt (100 — 200mm

AuRendurchmesser)'®'

. Der Membranradius ry wurde so gewahlt, dass sich ein ausreichend
groRRer Ringspalt (Ringspaltbreite Dgrs) fir die Katalysatorschuttung ergab. Dabei wurde sich am
Verhaltnis von Reformerrohrinnendurchmesser zu Pelletdurchmesser in Standardreformern
orientiert, fir das sich je nach Rohrwandstarke Werte zwischen ca. 5 — 10 ergeben. Fir diesen
Bereich wurde auch der Ringspalt des Reformerrohrs mit integrietem Membranmodul
ausgelegt. Zunachst wurde mit einem Achsabstand vom zweifachen Durchmesser der
Membranrohre auf der Sammlerplatte gerechnet. Die grofRere Flache, die aus dem Einsatz der
ringférmig angeordneten Membranrohre im Vergleich zur Membranflache der Modellgeometrie
resultierte, wurde durch einen Faktor in der H,-Transportkinetik berlcksichtigt. Die
Eintrittstemperatur in den Reaktor wurde konservativ <600°C festgelegt, jedoch hoch genug, um
die Aktivitdt des Katalysators von Beginn an ausnutzen und die Einlauflange so gering wie
moglich halten zu kénnen. Als Randbedingung diente zu Beginn das exponentiell abfallende
Warmeeintragsprofil, dessen Parameter so gewahlt wurden, dass eine Membrantemperatur am
Austritt Tyas von ca. 650°C erreicht wurde (maximale Betriebstemperatur der Membran).
Abschliefiend wurden noch der Betriebsdruck auf 16bar, der Permeatdruck auf 3bar und das
D/C-Verhaltnis auf 3 festgelegt. Im Anschluss wurde im Referenzfall der Gesamtfeedstrom 74,
solange variiert, bis fir den CHs;-Umsatz und die H,-Abtrenneffizienz Werte =80% erreicht
wurden. Als untere Grenze wurde dabei ein Wert von ng.s = 0,5kmol/h festgelegt, um die
Gultigkeit der Modellannahmen sicher zu stellen. Danach wurden ausgehend vom Referenzfall
verschiedene Parameter variiert. Nach jeder Variation wurde Uberprift, ob Rickpermeation
stattgefunden hat und gegebenenfalls Ly entsprechend angepasst. Auch das

Warmeeintragsprofil wurde so angepasst, dass die maximale Membrantemperatur am Austritt
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der des Referenzfalls entspricht. Durch dieses Vorgehen wurde sichergestellt, dass sich stets
das realistische Potential der Variation auf die Zielparameter auswirkt und nicht durch andere
Effekte Uberlagert wird.

4.4.2 Ergebnisse

Die Ergebnisse des Referenzfalls und der Parametervariationen sind in Tabelle 29 im Anhang
dargestellt. Im Referenzfall (Fall 1) wurde bei minimalem Feed ein CH;-Umsatz von 72,8% bei
einer Ho-Abtrenneffizienz von 64,2% erreicht, was einer Ho-Ausbeute von 44,4% entspricht. Mit
einem Membranfluss von 4,7Nm3*h wirden 11 Reformerrohre fir eine 50Nm?3*h-Anlage
bendtigt. Nach der Berechnung des Referenzfalls wurden das D/C-Verhaltnis (Fall 2), der
Permeatdruck (Falle 3, 4) und der Retentatdruck (Fall 5) variiert. Fall 6 stellte die Kombination
aus erhohtem Betriebsdruck und verringertem Permeatdruck dar und erreichte mit 72,0% die
beste H,-Ausbeute. Die Ergebnisse spiegelten damit die bereits im Abschnitt 2.4.5 erlauterten
Zusammenhange wieder. Es sei darauf hingewiesen, dass die Abtrennkapazitat des
Reformerrohrs gro3 genug war, um bei einer Druckerhéhung den gleichgewichtsbedingten
Ruckgang des Umsatzes auszugleichen (vgl. Félle 1 & 5 und Falle 4 & 6). Ein kurzes
Reformerrohr mit nur einem Modul wurde in Fall 7 gerechnet, wobei deutlich wurde, wie wichtig
eine grolRe Membranflache ist, die bei diesem Konzept einfach Uber die Membranlange
vergrofRert werden kann. Die Verdopplung des Feedstroms (vgl. Falle 8 & 4) verdeutlichte den
Einfluss des Vcus/An und zeigte den Zielkonflikt zwischen hoher H,-Ausbeute und hoher H,-
FluRdichte Uber die Membran. Sie flihrte zu einer deutlichen Steigerung des H.-Flusses auf
12,2Nm?3/h (bei gleicher Membranflache) aber auch zu einer Verringerung der H,-Ausbeute auf
59,0%. Fall 9 offenbarte, dass flr die Hx-Abtrennung nicht der Transport iber die Membran,
sondern der radiale H,-Transport durch die Katalysatorschiittung hin zur Membranoberflache
limitierend war (Konzentrationspolarisation). Bei sonst gleichen Betriebsparametern flihrte eine
ca. 30%ige Erhéhung der Abtrennkapazitat durch Vergréferung der auf das Reaktorvolumen
bezogenen Membranflache, die z. B. durch geringere Membranrohrabstande im Modul realisiert
werden koénnte, nur zu einer marginalen Verbesserung der Zielparameter. Auch war dies der
Grund, weshalb die Verdopplung der Feedstroms im Fall 8 nur zu einer vergleichsweise
moderaten Reduktion der Zielparameter fihrte. Dabei sei darauf hingewiesen, dass das System
bei diesen Bedingungen auch noch weit vom Gleichgewicht von Reaktion und Abtrennung
entfernt war (s. Abbildung 14 und Abschnitt 2.4.4). Eine Reduzierung des Ringspalts um 20% in
den Fallen 10-14 fihrte erwartungsgemal zu einer Verbesserung der Zielparameter, die

Limitierung des radialen Ho-Transports hin zur Membran bestand allerdings weiterhin (vgl. Falle

130



4 Scale-up — Modularisierung und Membranintegration

12 und 13). An dieser Stelle sei nochmals auf die Ergebnisse der Experimente von Mori et al.""®

verwiesen (vgl. Abschnitt 2.4.5.5). Der radiale Gradient des H,-Molanteils im Ringspalt von Fall

13 ist fiir verschiedene axiale Stellen im Reformerrohr in Abbildung 40 dargestellt.

0.38

| Ringspalt , 4
[ Permeatseite

0.34
i Membranrohr Y
0.3271 /
0.307 . /’/
t b 4
0.287
0.267 /

3
[
<
S 024 Pd
o S s
Ll
0207 / “f-
1 /
0.181 //-//
0.161 /
0.14 ; R
0.12 M ‘ —

rm]

Abbildung 40: Problematik des radialen H,-Transports (Fall 13), H,-Molanteil
im Reformerrohr (oben), radialer H,-Gradient an verschiedenen z-Werten
(unten), genaue Zahlen vertraulich
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Aus konstruktiver Sicht war fir die Realisierung von Konzept 1.0 die Reduzierung der
Membranlédnge um zwei Drittel interessant, da dies zwei Modulen entsprechen wirde (Fall 14,
vgl. Abschnitt 4.5). Die H,-Ausbeute reduziert sich dadurch von 66,0 auf 56,0%, was durch die
Reduktion des Feedstroms prinzipiell wieder ausgeglichen werden kénnte, wenn gleichzeitig die
Limitierung des Hy-Transports durch Konzentrationspolarisation in der Katalysatorschittung
verringert wiirde (z. B. durch den Einsatz von Leitblechen, vgl. Mori et al."*®). Durch die im
Abschnitt 4.3.3.3 beschriebene Anpassung des Warmeeintragsprofils sowie der Membrankinetik
(Parametersatz 2, Tabelle 17) ergaben sich nur leichte Anderungen beziglich der Zielwerte (s.
Fall 15). Fur den technischen MR ergab sich gemaf der Ergebnisse der Falle 12 und 15 eine
Anzahl von 4 — 5 Reformerrohren, in die jeweils drei bzw. zwei Membranmodule konzentrisch

integriert werden mussten.

4.5 Konstruktive Realisierung des Modulkonzepts 1.0

Abbildung 56 im Anhang zeigt schematisch eine madgliche konstruktive Realisierung des
Membranmoduls und dessen Integration in ein Reformerrohr. Die konstruktiven Details und
Detailzeichnungen wurden durch Mitarbeiter von Selas-Linde bearbeitet. Das Reformerrohr wird
von oben nach unten durchstréomt, wobei das zylinderférmige Membranmodul konzentrisch im
Reformerrohr installiert und vollstandig von Katalysator umgeben ist. Es besteht neben den
kreisformig angeordneten Membranrohren (rot) aus einem zentralen Sammler (braun), zwei
Flhrungsplatten oben und unten und einer zentralen Rohrleitung (schwarz) Gber welche der
abgetrennte Wasserstoff aus dem Reformerrohr heraus geleitet wird. Ein gasdurchlassiges
Schutzgitter (blau) mit Bohrungen trennt die Membranrohre im Innenraum von der
Katalysatorschittung im Auflenraum. An der zentralen Rohrleitung sind Leitbleche (magenta)
angebracht, welche das abgereicherte Gas zurlick in die Katalysatorschiittung leiten sollen. In
der Katalysatorschittung befinden sich ebenfalls Leitbleche (griin), welche fiir einen
verbesserten Transport des Wasserstoffs aus der Katalysatorschittung hin zu den

.""°). Diese werden beim Befiillen des

Membranrohren sorgen sollen (vgl. Mori et a
Reformerrohrs mit Katalysator an entsprechender Stelle eingefiigt und liegen lose in der
Schattung. Der minimal realisierbare Achsabstand zwischen den Membranrohren wurde in
Schweillversuchen untersucht. Die einzelnen Membranrohre sind im Sammler verschweif3t und
werden durch die beiden Flhrungsplatten oben und unten lose gefiihrt, um thermisch induzierte
Spannungen zu vermeiden. Beide Fihrungsplatten sind an der H,-Leitung befestigt. Diese

Leitung tragt das gesamte Modul und ist ebenfalls mit dem Sammler verbunden. Im unteren Teil
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des Moduls dient die Leitung nicht dem Wasserstofftransport, sondern lediglich der Befestigung
der inneren Leitbleche sowie der unteren FUhrungsplatte, auf der aul3erhalb des Schutzgitters

der Katalysator aufliegt.

Die Fertigung der spiegelverkehrt angeordneten Module ist einfach, da sie sich lediglich in der
Ausfihrung der Flhrungsplatten sowie der zentralen Hy-Leitung unterscheiden. Die inneren
Leitbleche haben ein zahnradahnliches Aussehen mit Aussparungen fir die Membranrohre und
werden in Flucht an der zentralen Leitung angebracht. Diese wird dann mit dem Sammler
verbunden, anschliellend werden die Membranrohre eingesetzt. Es folgt die Befestigung der
Fuhrungsplatte und des Schutzgitters. Schlussendlich kénnen beide Module an den

Sammlerplatten stirnseitig miteinander verbunden werden.

4.5.1 CFD-Simulation des Moduldesigns 1.0

Von dem im vorherigen Abschnitt vorgestellten Membranmoduldesign wurden CFD-
Simulationen eines Reformerrohrs von der Abteilung ENCC durchgefihrt, um die Strémung des
Gases darstellen und die Auswirkungen von Bypass- und Schlupfstromungen beurteilen zu
kénnen. Einerseits entsteht durch die ringférmige Anordnung der Membranrohre und den
Einsatz des Schutzgitters zum Schutz der Membranen ein Freiraum zwischen den
Membranrohren und der Katalysatorschuttung. Weitere Freirdume entstehen zwischen den
einzelnen Membranrohren sowie zwischen den Membranrohren und der H,-Leitung. Je nach
Ausfuhrung und Geometrie betrdgt die freie Querschnittsfliche selbst im besten Fall des
Innenraums immer noch ca. 25 — 30% der freien Querschnittsflaiche des AufRenraumes mit
eingefilllitem Katalysator (bei einer Porositat der Schuttung von 0,4). Um Klarheit Gber dieses
Moduldesign zu erhalten, sollten die CFD-Simulationen zwei wesentliche Fragestellungen

klaren:

e st es mdglich, den radialen Stofftransport in Richtung der Membran durch
Umlenkbleche zu verbessern bzw. ausgebildete Konzentrationsgradienten zu

unterbrechen?

e Wie wirkt sich der Freiraum zwischen den Membranrohren auf die Gasverteilung im

Reformerrohr aus?
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4.5.1.1 CFD-Modell

Um den Rechenaufwand zu begrenzen, wurde das CFD-Modell fiir den kleinstmdglichen
reprasentativen Ausschnitt des Reformerrohrs mit integriertem Membranmodul erstellt. Da es
sich bei Reformerrohr und Membranmodul um konzentrische Zylinder handelte, war der kleinste
rotationssymmetrische Ausschnitt ein tortenstlickformiger Raum, welcher genau ein halbes
Membranrohr und den halben Freiraum zwischen zwei Membranrohren beinhaltete. Fir die
CFD-Rechnung wurden die gleichen Geometrien, Reaktionskinetiken, Ho-Transportgesetze und
Randbedingungen (Wandtemperaturprofil) verwendet wie im gProms-Fall 15 (vgl. Abschnitt
4.4).

4.5.1.2 Ergebnisse der CFD-Simulation

Die Ergebnisse der CFD-Simulation im Vergleich zur gProms-Simulation (Fall 15) sind in der

folgenden Tabelle 18 zusammengefasst.

Tabelle 18: Ergebnisse der CFD-Simulation des Modulkonzepts 1.0 im Vergleich zum gProms Fall
15

Zielparameter Fall 15 CFDO1 CFDO02 CFDO3
Xcha [%] 84,7 61,4 58,7 72,7
Yhz [%] 72,8 72,8 71,0 77,9
bu2 [%] 58,0 42,9 39,9 54,1
V2 [Nm?3/h] 12,1 9,1 8,5 11,6
Twm,aus [°C] 659 697 697 656

Die Rechnung CFDO01 diente als Basisfall mit einer 5"-Leitung als Aufhangung der
Membranmodulkonstruktion und H,-Permeatleitung. Sie offenbarte, dass Bypassstromungen
die Leistung des Reformerrohrs dominieren, wenn der Freiraum innerhalb des Moduls zu grof
bzw. die H,-Leitung zu klein gewahlt wird. Aufgrund des wesentlich geringeren
Stromungswiderstands im Freiraum zwischen den Membranrohren, stromt ein wesentlicher Teil
des Gases am Katalysator vorbei (vgl. Abbildung 59 links im Anhang). Dies flihrte dazu, dass
nur wenig Methan umgesetzt wurde, weil grol’e Mengen H,-abgereicherten Gases nicht wieder
in die Katalysatorschittung gelangten. Die inneren Leitbleche fiihrten zwar das Gas aus dem
Freiraum zurlck in die Katalysatorschiittung, allerdings war der Effekt nur kurz reichweitig. Fur
diesen Fall waren die aufBeren Leitbleche nutzlos, da das Fluid durch den geringeren
Druckverlust von selbst in Richtung Membran strémte. Sichtbar wurde dies vor allem durch die
Temperaturverteilung im Katalysatorbett. In Bereichen mit hohem Methanumsatz war die
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Temperatur durch die endotherme Reaktion deutlich niedriger als in den Bereichen, die von
wenig Gas durchstrdmt wurden. Durch das Ausbleiben der Reaktion erhoéhte sich die
Austrittstemperatur auf 697°C, was deutlich Uber der maximalen Betriebstemperatur der
Membran lag. Mdgliche Schlupfstrémungen durch toleranz- und montagebedingte Spalte z. B.
zwischen den inneren Leitblechen und den Membranrohren wurden bei CFD02 berticksichtigt.
Ein 1mm breiter Spalt wiirde, ausgehend vom Basisfall, zu einer weiteren Reduktion der
Zielparameter fiihren. Der Rickgang der H,-Ausbeute um 3% erscheint auf den ersten Blick
nicht sehr gravierend, allerdings darf angenommen werden, dass es bei einer besseren
Ausnutzung des Katalysators zu erheblich gréReren Effekten kommen wirde. Auf Basis dieser
Ergebnisse sollte der Freiraum im Innenraum deutlich reduziert werden, weshalb eine Nutzung
durch zusatzliche Membranrohre nicht in Frage kommt. Die maximale Verringerung des
Innenraums durch VergréRerung der Hy-Permeatleitung wurde in CFDO3 betrachtet. Sie flihrte
zu einer besseren Ausnutzung der Katalysatorschittung, so dass sich H,-Ausbeute und -Fluss
den Werten des gProms-Referenzfalls annaherten. Aufgrund der immer noch vermehrten
Strdmung entlang der Membranrohre, lag der Umsatz noch immer ca. 10% niedriger als beim
gProms-Vergleichsfall. Mogliche Spalte wurden hierbei nicht berlicksichtigt und wirden noch zu

zusatzlichen UmsatzeinbufRen fihren.

4.5.2 Modifikation des Moduldesigns 1.0

Sowohl die gProms-Simulation als auch die CFD-Simulation des Moduldesigns 1.0 offenbarten
die Problemfelder der Integration der Membran in das Reformerrohr. Einerseits prognostizierte
die gProms-Simulation bei optimaler Ausnutzung der Katalysatorschittung in der
Modellgeometrie die Limitierung der Hy-Abtrennung durch Konzentrationspolarisation.
Andererseits zeigte die CFD-Simulation der realen Membranmodul- und
Reformerrohrgeometrie, dass eine starke radiale Strdomung zur Membran durch den geringeren
Druckverlust im Freiraum zwischen den Membranrohren existiert. Dies fihrt zu
Bypassstromungen des Fluids und damit zu Umsatzeinbul3en, die letztlich nur Uber eine
Erhéhung des Druckverlusts im Freiraum verhindert werden kénnten. Da dies jedoch konstruktiv
nur schwer umsetzbar ist und wiederum die Gefahr der Konzentrationspolarisation birgt
(Annaherung an die Ergebnisse der gProms-Simulation), existiert hier ein Zielkonflikt. Um die
Katalysatorschittung besser auszunutzen und die beschriebenen stromungstechnischen
Nachteile zu beseitigen, wurde eine Variante des Moduldesigns 1.0 mit einer quasi-
kontinuierlichen Abtrennung untersucht. Die ldee war dabei, das Gas zunachst durch die

Katalysatorschittung zu leiten, um es im Anschluss durch entsprechende Umlenkvorrichtungen
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entlang der Membran abzureichern und wieder kontrolliert in die Katalysatorschittung zu
fuhren. Dazu wurde das Moduldesign von Abbildung 56 (s. Anhang) in den folgenden Punkten

verandert:

1. Statt nur einem inneren Leitblech gibt es nun zwei innere Leitbleche direkt
hintereinander, wobei das obere der Fihrung der Gasstroms entlang der Membran und
das zweite der Ablenkung des Stroms zuriick in die Katalysatorschittung dient. Das
obere Leitblech besitzt dafiir einen Zylinder zur Gasfiihrung entlang der Membran und

Bohrungen um die Durchstrémung zum unteren Leitblech zu ermoglichen.

2. Der Raum zwischen den Membranrohren und der H,-Leitung wird nun bewusst zur

Flhrung des Gases verwendet.

3. Das Schutzgitter wird als gasdichtes Schutzblech ausgefiihrt und besitzt entsprechende
Offnungen ober- und unterhalb der &uReren Leitbleche, um das Gas von der

Katalysatorschittung in den Innenraum zu leiten.

Das Design wird als quasi-kontinuierliche Abtrennung bezeichnet, da nun Reaktion und H,-
Abtrennung faktisch hintereinander (sequentiell) ablaufen. Die Abfolge von einem Reaktions-
mit anschlieRendem Abtrennschritt wird im Folgenden als ,Stufe® definiert. Abbildung 41 zeigt
schematisch den Ausschnitt einer Stufe des Reformerrohrs mit den oben aufgelisteten

Veranderungen (links) und das graphische Ergebnis der zugehdrigen CFD-Simulation (rechts).
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Abbildung 41: Ausschnitt einer Stufe des Modulkonzepts 1.0 mit quasi-kontinuierlicher

Abtrennung, links: gedachter Stroémungsverlauf, rechts: CFD-Simulation

Die Abbildung verdeutlicht die Ubereinstimmung vom gedachten (soll) zum berechneten

Stromungsverlauf der CFD-Simulation. Die Vorteile des neuen Konzepts lassen sich wie folgt

zusammenfassen:

e das Gas wird kontrolliert durch die Katalysatorschittung und entlang der Membran

geflhrt und Beipasse durch Freirdume mit geringem Druckverlust eliminiert;

o die negativen Auswirkungen der Schlupfstrémungen werden reduziert;
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e die Reformerrohrldnge verkirzt sich, da bereits das erste Katalysatorbett als

Einlauflange dienen kann und dann parallel zur Membran angeordnet ist;

e durch sequentielles Reformieren und Abtrennen des Wasserstoffs spielen radiale
Konzentrationsprofile in der Katalysatorschittung flr den H,-Transport zur Membran

keine Rolle mehr.

Der Nachteil dieser Modulkonfiguration ist eine deutliche Steigerung der Komplexitat der
ohnehin aufwendigen Modulfertigung. Hinzu kommt, dass die Befiillung des Reformerrohrs mit
Katalysator sehr exakt ausgeflihrt werden misste, um die aulderen Leitbleche an der richtigen
Stelle auf Hohe der Offnungen im Schutzgitter zu positionieren. Insbesondere die
unterschiedliche thermische Ausdehnung von Reformerrohr, Membranmodul und
Katalysatorschuttung sowie die im Abschnitt 4.1 angedeutete Verdichtung der
Katalysatorschittung durch wiederholtes An- und Abfahren des Reformers missten dabei

ebenfalls beriicksichtigt werden.

Das Konzept mit sechs Stufen erreichte in der entsprechenden CFD-Simulation eine H,-
Abtrenneffizienz von 87,4% bei einem CH,-Umsatz von 87,1%. Dies entsprach einem
Produktgasstrom von 15,6 Nm3*h und einer H,-Ausbeute von 72%. Allerdings muss dabei
berticksichtigt werden, dass die Austrittstemperatur des Fluids bei dieser Variante mit 680°C ca.
30°C Uber der maximalen Betriebstemperatur der Membran lag. Ursache hierfir war das
verwendete Wandtemperaturprofil der vorherigen Simulationen, so dass der Umsatz bei

Einhaltung der maximalen Betriebstemperatur geringer ausfallen wiirde.
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5 Quasi-kontinuierliche Abtrennung in separaten
Reformerrohren — Pseudo-kontinuierliche Abtrennung

Aufgrund der Ergebnisse der Simulationen des Membranmodulkonzepts 1.0 wurde das Konzept
der quasi-kontinuierlichen Abtrennung (Abschnitt 4.5.2) weiterverfolgt. Die Abfolge von
Reformierung und Abtrennung ist auch in getrennten, nacheinander geschalteten
Reformerrohren denkbar. Das Ziel war dabei eine deutliche Vereinfachung der konstruktiven
und fertigungstechnischen Aufgaben bei der Modulgestaltung bei gleichzeitiger Bewahrung der
im Abschnitt 4.5.2 beschriebenen Vorteile. Es ging dabei ausdriicklich nicht um die Trennung
von Reformer und Abtrenneinheit wie sie im RMM-Konzept umgesetzt wurde (vgl. Abschnitt
2.2.5), da weiterhin eine direkte Kopplung der Betriebsbedingungen von Reaktion und H,-
Abtrennung vorliegt. Aus diesem Grund wird dieses Konzept im Folgenden als ,pseudo-

kontinuierliche Abtrennung“ bezeichnet.

In der wissenschaftlichen Literatur wurden verschiedene ,gestufte® Konzepte betrachtet.
Caravella et al.'® (2008) untersuchten mit einem eindimensionalen Reaktormodell die
alternierende axiale Anordnung von Reaktions- und Abtrennzonen in einer Rohr-in-Rohr-
Geometrie bei unterschiedlichen Temperaturen und Membranschichtdicken. Der betrachtete
Reaktor bestand zundchst aus funf gleich langen Reaktions- und vier gleichlangen
Abtrennzonen, deren Lange dann mit Hilfe zweier Zielfunktionen (Maximierung des Umsatzes
und Maximierung der Hy-Abtrenneffizienz) optimiert wurden. Sie verglichen ihre Ergebnisse mit
einem Membranreformer mit kontinuierlicher Abtrennung und identischer Geometrie,
Katalysatormenge sowie Membran- und Warmeaustauschflache. Sie kamen zu dem Schluss,
dass die alternierende Konfiguration bei der jeweiligen Maximierung von CH;-Umsatz und Ho-
Abtrenneffizienz zu besseren Ergebnissen fiihrt. Die Maximierung der H,-Abtrenneffizienz flihrt
auch insgesamt zum besten Ergebnis des alternierenden Konzepts, das bei der optimierten
Konfiguration eine 14% (relativ) hdhere Hy-Ausbeute als die kontinuierliche Variante erreicht.
Die Autoren argumentieren in ihrer Erklarung, dass alternierende Abtrennung und Anreicherung
des H, zu héheren Reaktionsgeschwindigkeiten bzw. zu einer Erhéhung der Triebkraft in den
jeweils folgenden Reaktions- bzw. Abtrennzonen filhren. Hauptsachlich aus Grinden der
technischen Realisierbarkeit der alternierenden Konfiguration untersuchten Caravella et al.'®
(2010) daraufhin ein Reaktionsrohr mit Reaktionszonen mit kontinuierlicher H,-Abtrennung, die
mit reinen Abtrennzonen alternieren. Fir diesen Aufbau optimierten sie jeweils flir Spilgas in

Gleich- und Gegenstromkonfiguration flr bis zu 10 Stufen die Stufenlange. Fir die Maximierung
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der H,-Abtrenneffizienz ergab sich fur die Langen der einzelnen Zonen im Optimum nahezu
eine Gleichverteilung, wobei insgesamt die Gegenstromkonfiguration erwartungsgemafly die
besten Resultate erzielte. Im Gegensatz zu ihrer vorherigen Verdffentlichung erreichte der
Membranreformer mit kontinuierlicher Abtrennung jedoch aufgrund der grofReren eingesetzten
Katalysatormenge die besten Ergebnisse. Im zweiten Teil der Verdffentlichung'®* untersuchten
sie den Einfluss der Anzahl der Stufen und der eingesetzten Katalysatormenge. Mit der
Erhéhung der Stufenanzahl naherte sich das System erwartungsgemall einem
Membranreformer mit kontinuierlicher Abtrennung an. Fir eine grof3e Anzahl von Stufen (z. B.
100) zeigte die Auswertung der Ergebnisse, dass bei marginaler Verringerung der
Zielparameter um 1% im Vergleich zum Membranreformer mit kontinuierlicher Abtrennung ca.
zwei Drittel der Katalysatormenge eingespart werden kénnte. De Falco et al.'® (2011)
untersuchten die Einflisse verschiedener Betriebs- und Designparameter des im Abschnitt
2.2.5 beschriebenen RMM-Prozesses auf den Methanumsatz. Hohere Reformeraustritts- (Trer)
sowie Membranmodultemperaturen (Ty) fihren wie beim kontinuierlichen MR zu einer
Steigerung des CHj-Umsatzes. Eine Erhdhung der Betriebsdrucks (prer) Wirkt sich beim
zweistufigen Prozess noch negativ auf den Methanumsatz aus, da sie das thermodynamische
Gleichgewicht (negativer Effekt) im Reformer starker beeinflusst, als die Erhéhung der
Triebkraft Uber die Membran (positiver Effekt) im Membranmodul. Der Gesamteffekt kehrt sich
jedoch ab einer gréReren Stufenanzahl um, so dass sich der CH4-Umsatz mit steigendem
Betriebsdruck erhoht. Auch sie erkannten, dass sich mit steigender Anzahl der Stufen das
System einem MR mit kontinuierlicher Abtrennung annahert. Dennoch sagten die Autoren bei
Tretf = 650°C, Ty = 470°C, pres = 11bar, einem Permeatdruck von 1,4bar und einem D/C von 4,8
bereits bei einem vierstufigen RMM-Prozess einen CH;-Umsatz von 94% voraus. Dabei wurde

eine Membranflache von 2,4m? (0,8m?/Stufe) angenommen.

5.1 Membranmodul- und Reformerrohrkonzept 2.0

Beim Konzept 2.0 wurde das Reformerrohr in zwei Zonen unterteilt: in eine Reaktionszone im
Ringspalt und eine konzentrisch installierte Membranzone. Die beiden Zonen sind durch einen
dinnwandigen, vollstandig gasdichten Zylinder voneinander getrennt, wodurch die Fertigung
eines Schutzgitters entfallt. Der prinzipielle Aufbau eines Reformerrohrs mit Reaktions- und
Membranzone (Stufe) ist schematisch in Abbildung 42 dargestellt.
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Restgas

Feed Restgas Restgas

Abbildung 42: Schematische Darstellung der pseudo-kontinuierlichen Abtrennung in separaten
Reformerrohren mit Reaktions- und Membranzone

Der Feedgasstrom tritt in den mit Katalysator gefiillten Ringspalt (Reaktionszone) des ersten
Reformerrohrs ein, in dem die Dampfreformierung und Ho-Produktion stattfindet. Im unteren Teil
des Reformerrohrs wird das reformierte Gas umgelenkt und stromt in das Membranmodul
(Membranzone), in dem der Wasserstoff abgetrennt und nach oben abgefiihrt wird. Das
abgereicherte Gas tritt ebenfalls oben aus dem Reformerrohr aus und wird in die Reaktionszone
des nachsten Reformerrohrs geleitet, in der weiterer Wasserstoff entsteht. Dies kann solange
wiederholt werden bis die gewinschten Zielparameter erreicht sind. Das neue Konzept
ermoglicht relativ kurze Reformerrohre und ein einfacheres Moduldesign. Ordnet man die
Membranrohre in der Membranzone z. B. in konzentrischen Kreisen an, kann volumenbezogen
deutlich mehr Membranflache untergebracht werden, als beim Moduldesign 1.0. Im Vergleich
zum quasi-kontinuierlichen Konzept ist dieser Ansatz flexibler, denn theoretisch kann fir jede
Stufe die Membranflache Uber die Anzahl der eingebauten Membranrohre und/oder deren

Lange variiert werden.
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5.2 Modellierung des Konzepts 2.0 in gProms

5.2.1 Modellgeometrie

Das im Abschnitt 4.3 beschriebene Reformerrohrmodell wurde an das neue Konzept angepasst
und ebenfalls in eine Reaktionszone mit Katalysatorschittung im Ringspalt und eine

Membranzone unterteilt (vgl. Abbildung 43).

2-D Modell 1-D Modell

Lrz Lmz

Abbildung 43: Angepasste Modellgeometrie mit sequentieller Abtrennung

Das Modell der Reaktionszone war das gleiche zweidimensionale Modell wie in Abschnitt 4.3.3
beschrieben, mit dem Unterschied, dass kein H,-Transport mehr tber eine Membran stattfand
(keine kontinuierliche Hy-Abtrennung). Die Membranzone wurde als einfaches eindimensionales
Modell implementiert. Die Langen der beiden Zonen konnten separat voneinander variiert
werden. In der Membranzone konnte die eingebaute Membranflache Uber die Lange der
Membranrohre oder deren Anzahl verandert werden. Weiterhin wurde das Modell so angepasst,
dass die simultane Berechnung mehrerer hintereinander geschalteter Reformerrohre mit
sequentieller Abtrennung (Stufen) moglich war. Die Austrittsbedingungen eines Reformerrohrs
dienten entsprechend als Eintrittsbedingungen des jeweils nachsten Reformerrohrs. Dabei
konnten auch Druck- und Warmeverluste zwischen den Stufen bericksichtigt werden. Bei der
Modellierung der Membranzone mit einem eindimensionalen Modell bestand die Gefahr,
externe Stofftransportwiderstdnde zu vernachldssigen und so die H,-Abtrennung zu
Uberschatzen. Die Membranzone auf diese Art zu modellieren ist gerechtfertigt, wenn der
Abstand der Membranrohre gering istt Dann sind keine grolen radialen
Konzentrationsgradienten in der Gasphase zwischen den Membranrohren zu erwarten, jedoch
eine Filmschicht nahe der Membranoberflache, durch die der abzutrennende H, diffundieren
muss (vgl. Abschnitt 2.4.5.5).
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In der Literatur wurden externe Stofftransporteffekte in reinen Abtrenneinheiten
(Membranzonen) unterschiedlich modelliert. Ein eindimensionales Modell wurde beispielsweise

von Hou und Hughes'?

(2002) fur die Simulation eines Membransystems mit Rohr-in-Rohr-
Geometrie verwendet. Sie berlicksichtigten den externen Stofftransport durch die Grenzschicht
(Film) in der Nahe der Membranoberflache gemafl dem Stefan-Maxwell-Modell und bestimmten
den externen Stofflibergangskoeffizienten mit Hilfe einer Sh-Korrelation fiir den Ringspailt.
Boeltken et al."*® (2012) verwendeten erfolgreich ein eindimensionales Modell um die H,-
Abtrennung aus einem Zweikomponentengemisch in Mikrokanadlen zu modellieren. Boon et
al.®® (2011) hingegen argumentierten, dass beim Einsatz hochpermeabler Membranen in den
Modulen durch die schnelle Hx-Abtrennung die radiale Geschwindigkeitskomponente der
Stromung durch einfache Sh-Korrelationen nicht mehr richtig abgebildet wiirde. Daher
unterschatzten einfache Modelle tendenziell die H,-Abtrenneffizienz bei hohen H,-Flussdichten
Uber die Membran. Auf Basis dieser Untersuchungen sollte ein eindimensionales Modell zur
Modellierung der Membranzone unter Berlcksichtigung des externen Stofftransports

anwendbar sein und den H,-Transport Giber die Membran zumindest nicht tUberschatzen.

5.2.2 Modellannahmen

Fir die Reaktionszone der neuen Modellgeometrie galten dieselben Annahmen wie im
ursprunglichen Modell (vgl. Abschnitt 4.3.2). Zusatzlich wurden die folgenden Annahmen fiir die

Membranzone des technischen Reformerrohrs getroffen:

Die Membranzone kann als isotherm betrachtet werden, wobei die vorherrschende

Gastemperatur gleich der Gasaustrittstemperatur der Reaktionszone ist.

¢ Die Membrantemperatur ist gleich der Gastemperatur in der Membranzone.

e Der Warmetransport zwischen Reaktions- und Membranzone wird nicht beriicksichtigt.

e Der Druckverlust in der Membranzone ist gegentiber dem Druckverlust Uber die

Katalysatorschuttung in der Reaktionszone vernachlassigbar.

e Die Warmeverluste Uber die Verbindungssticke zwischen den Reformerrohren werden
mit einer 5°C kalteren Eintrittstemperatur in das folgende Reformerrohr ausreichend

berlcksichtigt.
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e Mit Ausnahme der Temperatur entsprechen die Austrittsbedingungen des einen
Reformerrohrs den Eintrittsbedingungen des darauf folgenden (z. B. Vernachlassigung

des Druckverlusts in den Verbindungsstticken).

Die ersten drei Annahmen waren der Tatsache geschuldet, dass keine Messwerte, wie etwa bei
der Laborgeometrie mit sequentieller Abtrennung, vorlagen. Die Warmeverluste wurden unter
,worst case“-Annahmen mit einer Uberschlagsrechnung tberprift (s. Rechnung auf Seite 185

im Anhang).

5.2.3 Eindimensionales Modell der Membranzone

Die differentielle Komponentenbilanz flr Wasserstoff in Strémungsrichtung z entlang der

Membranrohre lautet (s. Bilanzskizze in Abbildung 44 links):

Nyz(2) = Npa(z +dz) = —Jyz - Au(2) - N 5-1
mit
ﬁHZ (Z + dZ) = ﬁ'HZ(Z) + 67;;-12 dz. 5-2

Damit ergibt sich

3;:—2d2=—]H2'UMdz-N PN dZ§2=—]H2'UM'N: —Jyo - dp - N. 5.3

Darin ist Jy, die H,-Flussdichte tber die Membran, Uy der Umfang eines Membranrohrs und N

die Anzahl der Membranrohre in der Membranzone.

I'.1H2,aus

! dz
z z+dz

Y

Abbildung 44: Bilanzskizze fiir die H,-Komponentenbilanz in der Membranzone (links),
Querschnitt des Ringspaltsystems der Membranzone der Laborgeometrie mit Fluidfilm (rechts)
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Der H,-Transport Uber die Membran wurde analog den Ausfiihrungen in Abschnitt 4.3.3.2
implementiert. Alle nicht-permeablen Komponenten wurden in der Membranzone in Summe als

inerter Molenstrom nj.ert betrachtet.

5.2.3.1 Beriicksichtigung des externen Stofftransports
(Konzentrationspolarisation)

Nach der Filmtheorie entsteht bei strdmenden Medien durch Rohre an der Rohrwand durch
Reibung ein dinner Film, der Stoff- und Warmetransport beeinflusst. Im Ringspalt der
Membranzone entsteht dieser Film auch an der Oberflache des integrierten Membranrohrs (vgl.
Abbildung 44 rechts). Durch diese Strofftransportlimitierung herrscht an der Membranoberflache
ein geringerer Ho-Partialdruck als in der Gasphase, der im Folgenden analog zu Boeltken et.
a|.148

als pu2* bezeichnet wird. In der H,-Transportgleichung (Gl. 2-7) andert sich der

Triebkraftsterm dann wie folgt:

Juz = — % (\/ Pu2" — \/pHZ,perm)' 5-4

Der H,-Transport aus der Gasphase zur Membran durch den Film lasst sich wiederum nach

dem ersten Fickschen Gesetz fir molekulare Diffusion beschreiben (vgl. Gl. 2-11).

Jairfuz = ;Ti; (pHZ,ret - PHz*) = RET (pHZ,ret - PHz*) 5-5

1.8 nahmen als Filmdicke & die Hohe der von ihnen untersuchten Mikrokanzle an.

Boeltken et. a
Liegen solche besonderen geometrischen Bedingungen nicht vor, ist die Filmdicke in der Regel
unbekannt. Daher  werden Diffusionskoeffizient und Filmdicke zZu einem
Stoffibergangskoeffizienten g zusammengefasst (p = D;;/6) und Uber Korrelationen
abgeleitet. Da die beiden Flussdichten gleich sein missen (J4irf n2 = Ju2 ), konnen die beiden

GIn. 5-5 und 5-4 gleichgesetzt und nach dem unbekannten py,* aufgeldst werden'®:

0,5
" JD5 1 1 JPH2, 1)\’
Ph2 = Puzret T sz +57 7 (Puzrer + —fperm +ie 5-6

mit
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f=L.om 5-7

Die einzige unbekannte GroRe ist der Stoffubergangskoeffizient g, der ebenfalls mit Sh-

Korrelationen abgeschétzt wird (s. folgenden Abschnitt 5.2.3.2).

5.2.3.2 Bestimmung des Stoffliibergangskoeffizienten

Im Fall der Laborgeometrie mit sequentieller Abtrennung stromt das Fluid in der Membranzone
durch einen konzentrischen Ringspalt, im Fall des technischen Reformerrohrs (Konzept 2.0)
durch einen Zylinder mit mehreren integrierten Membranrohren. Nach dem VDI-Warmeatlas'®
kann der Stoffubergang im Ringspalt unter Anwendung der Analogie von Warme- und
Stofftransport (@« < £, Nu < Sh, Pr « Sc) fur drei
Randbedingungen korreliert werden. Randbedingung
1 qilt fur Systeme mit alleinigem Stofftransport durch
die Innenwand (Index i), Randbedingung 2 flr
alleinigen Stofftransport durch die Aufenwand und
Randbedingung 3 flr Stofftransport durch beide
Wande (Index b). Fir die Laborgeometrie mit der
Membranoberflache als innere Wand liegt eindeutig

Randbedingung 1 vor, denn Uber den Hohlzylinder

findet kein Stofftransport statt. Fiir die Membranzone
Abbildung 45: Analogie der
Membranzone von Konzept 2.0 mit

Ran?sbedingung 3 zur Bestimmung 3 gewihlt, da keine eindeutig passende Korrelation in
von

des technischen Reformerrohrs wurde Randbedingung

der Literatur beschrieben ist. Stellt man sich die
Membranzone mit mehreren Membranrohren vor, die z. B. auf mehreren konzentrischen
Kreisbahnen angeordnet sind, ist die Mehrzahl der Membranrohre von mehreren anderen
Membranrohren umgeben. Diese kdnnen dann als duflere Wand eines Ringspalts gesehen
werden, durch den Stofftransport stattfindet (vgl. Abbildung 45). Dies gilt fir alle Membranrohre
mit Ausnahme der AuRersten, die bis auf die Seite zur duReren Wandung hin (Trennwand von
Membran- und Reaktionszone) nur zu einem Grofiteil von anderen Rohren umgeben sind.
Daher wurde die Sh-Zahl flr jedes singular betrachtete Membranrohr mit der
Ringspaltkorrelation fir laminare Strémung und Randbedingung 3 bestimmt. Die folgende
Tabelle 19 gibt fiir beide Geometrien eine Ubersicht Uber die verwendeten Korrelationen zur
Bestimmung des Stofftransportkoeffizienten.
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Tabelle 19: Ubersicht iiber die verwendeten Korrelationen zur Bestimmung des
Stofftransportkoeffizienten B fiir die Membranzonen der beiden Geometrien

Laborgeometrie Konzept 2.0
Randbedingung 1 Randbedingung 3
_ Bdn _ ShDp» )
Sh = omy B 0 5-8
Re = 24 — IMdn 5-9
n nA
Sc = £PH2 5-10
n
dh = th - dM 5'11 dh = dMM - dM 5'12
_ dy\ 08 _ 0,102 dpy \004
Sh; = 3,66 + 1,2 (E) 513 | Shy = 3,66 + [4 - W] (m) 5-14

Fir beide Falle ergeben sich Re-Zahlen kleiner 2300, so dass laminare Strémung in den
Membranzonen vorliegt. Fir grof3e Werte von (Re - Sc - d, /1) muss der hydrodynamische Einlauf
berlcksichtigt werden. Da der Term fur beide Falle jedoch klein ist, kann eine voll ausgebildete
laminare Strdémung angenommen werden und der Stofftransportkoeffizient mit den mittleren Sh-
Zahlen berechnet werden. Der Diffusionskoeffizient von Wasserstoff in der Gasmischung Dy
wurde mit der LE-internen Software PCVips flr eine reprasentative Mischung unter
Berlcksichtigung der Druck- und Temperaturabhangigkeit bei den entsprechenden
Bedingungen berechnet. Fir die Simulation der technischen Reformerrohre wurde seine
Temperaturabhangigkeit z. B. fur einen Druck von 16bar im relevanten Temperaturfenster (550
—650°C) linear korreliert (Dy, = 6,27e™8 - T — 2,2e~5 mit T in [K]).

5.3 Simulation der Laborgeometrie mit sequentieller
Abtrennung

5.3.1 Durchfiihrung

Die Laborgeometrie mit sequentieller Abtrennung wurde bereits in Abschnitt 3.2.2.2
beschrieben und dargestellt. Die geometrischen Randbedingungen fir die Modellgeometrie
ergaben sich aus dem experimentellen Aufbau (s. Abbildung 18 rechts). Die Lange der
Reaktionszone war gleich der Hohe der Katalysatorschittung und betrug 170mm bei einem

Durchmesser von 27,7mm. Als Lange der Membranzone wurde mit 190mm die Lange der
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aktiven Membranfldche gewahlt. Die experimentellen Versuche wurden mit PVD/EP-Membran 5
durchgefuhrt (vgl. Tabelle 6). Nach der Bestimmung der H,-Transportkinetikparameter der
Membran (E,s = 14,4k]/mol und Qs = 1,23e”"mol/msPa®®) wurden ausgehend vom MSR-
Standardbetriebspunkt ohne Betriebsunterbrechung sieben weitere Betriebspunkte angefahren,
die in Tabelle 26 im Anhang wiederzufinden sind. Darin ist die fett markierte GroRe der
gegenlber dem  Standardpunkt variierte  Betriebsparameter. Die  tatsachlichen
Eintrittsbedingungen fur jeden Betriebspunkt sind ebenfalls in der Tabelle aufgelistet

(Messwerte). In der folgenden Abbildung 46 ist das Temperaturprofil des Reaktors beispielhaft
fur den Standardpunkt dargestellt.

700 e
EmaRE Hoo TI06 TIS TIOS  Tjs10
® Wand B ] | TI16 TIO7
600 - ) i Tod B
Reaktionszone 3 |
500 - < Membran Ti02
o &
§400 :
g Membranzone Reaktions- Inert
zone
o
% 300
= aus ein
200 R B —
100
0
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900

Reaktorlange [mm]

Abbildung 46: Temperaturprofil des Laborreaktors im MSR-Standardbetriebspunkt, zur Ubersicht
der Messstellen vgl. Abschnitt 3.2.1

In der Schittung aus Inertmaterial waren keine groR3en radialen Temperaturgradienten zu
erwarten, weshalb als Eintrittstemperatur immer der Messwert von TI07 gewahlt wurde. Da das
Warmeeintragsprofil des elektrischen Klapprohrofens unbekannt war, wurde ein lineares
Wandtemperaturprofil aus den Messstellen TI07 (Beginn der Katalysatorschittung) und TIS10
(Ende der Katalysatorschittung) als Randbedingung fiir die Reaktionszone gewahlt. In der
Membranzone waren die radialen Temperaturgradienten ebenfalls zu vernachlassigen (s.

Messwerte in Abbildung 46) weshalb die Membranzone als nahezu isotherm betrachtet werden
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konnte. Da die Permeabilitat der Membran experimentell immer flr eine mittlere
Membrantemperatur (Mittelwert von TI05 und TI06) bestimmt wurde (vgl. Abschnitt 3.3.3),

wurde die Temperatur der Membranzone auf die gleiche Weise berechnet.

5.3.2 Ergebnisse

Fir die Validierung des gProms-Modells wurden als Vergleichskriterien der CHj;-Umsatz
(Validierung der Modellierung der Reaktionszone) und der Hy-Fluss Uber die Membran
(Validierung der Modellierung der Membranzone) verwendet, da diese aus den Messwerten
direkt berechnet werden konnten. Die experimentellen Ergebnisse der einzelnen Betriebspunkte
sind ebenfalls in Tabelle 26 im Anhang zu finden. Die folgenden Paritatsdiagramme zeigen sie
im Vergleich zu den berechneten Werten der gProms-Simulation mit und ohne Bertcksichtigung
des externen Stofftransports.

40 1500
% Hy-Fluss* ;(
H,-Fluss o

B 30 T 2
2 £ 1000
3 £
£ 20 o)
(] C
3 5
(7] @
o - 500

10 - <

0 0

0 10 20 30 40 0 500 1000 1500
gemessen [%] gemessen [ml/min]

Abbildung 47: Paritatsdiagramm des CH;,-

Abbildung 48: Paritatsdiagramm des H,-
Umsatzes (---- £10%)

Flusses, * mit externem Stofftransport (----
+10%)

Beim CHs;-Umsatz erkennt man, dass er vom Modell tendenziell leicht Uberschatzt wurde. Die
Werte lagen jedoch alle deutlich innerhalb einer Abweichung von 10% relativ. Ohne
Berlcksichtigung des externen Stofftransports kam es beim H,-Fluss bei den meisten
Betriebspunkten zu deutlichen Abweichungen von meist >10% relativ. Das eindimensionale
Modell wirde also in den meisten Fallen einen 10 — 20% groRReren H,-Fluss vorhersagen. Bei

Berlcksichtigung externer Stofftransportlimitierungen lagen alle Werte in einem Bereich von
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<+10% im Vergleich zu den experimentellen Werten. Der tendenziell groRere H,-Fluss im
Modell wurde vor allem wegen des hoéheren CHj;-Umsatzes prognostiziert, da bei héherem
Umsatz am Eintritt in die Membranzone ein hoherer H,-Partialdruck und damit eine hohere
Triebkraft Gber die Membran vorlagen. In Anbetracht der zahlreichen experimentell bestimmten
Werte, die im Modell eingesetzt wurden (z. B. Reaktionskinetiken, H,-Transportkinetik), ist der

Grad der Ubereinstimmung jedoch zufriedenstellend.

5.4 Simulation des technischen Reformers

Als Ausgangsbasis fir die Dimensionierung der Reformerrohre flir das Konzept mit pseudo-
kontinuierlicher Abtrennung diente die Geometrie der kontinuierlichen Abtrennung (s. Falle 11 —
16 in Tabelle 29 und Abschnitt 4.4). Die Lange der Membranzone entsprach der maximalen
Fertigungslange der Membran (aktive Lange der Membran). Die Lange der
Katalysatorschuttung im Ringspalt war 20% langer als die Membranzone. Als Indikation fir die
bendtigte Anzahl von Reformierungs- und Abtrennstufen wurde die CFD-Rechnung der quasi-
kontinuierlichen Abtrennung herangezogen (vgl. Abschnitt 4.5.2). Die erste Simulation des
technischen Reformers wurde mit einer gleichen konstanten Wandtemperatur fir jedes
Reformerrohr durchgefiihrt (T,, > 650°C), die so gewahlt wurde, dass die Austrittstemperatur
des Fluids aus der Reaktionszone jeder Stufe die maximale Betriebstemperatur der Membran
nicht Ubersteigt. Um die Stufenanzahl so gering wie mdglich zu halten, war es das Ziel die
Reaktionen in jeder Stufe so nahe wie mdglich an das thermodynamische Gleichgewicht zu
fuhren. Damit wurde der groitmaogliche Ho-Partialdruck flr die Abtrennung erzeugt. Ebenso war
es das Ziel der Abtrennung in jeder Stufe so nahe wie moéglich das Membrangleichgewicht zu
erreichen, um eine entsprechende Triebkraft fir die Reaktion in der nachsten Stufe zu
erzeugen. Das heildt, flir die durchgefiihrten Simulationen wurde die maximal mogliche
Membranflache unter Berlicksichtigung der bendtigten Fertigungsabstande verwendet (Ay =
100%).

Die Ergebnisse des Referenzfalls und der Parametervariationen sind in Tabelle 30 im Anhang
dargestellt. Mit sieben in Reihe geschalteten Reformerrohren konnte in der ersten Simulation
eine H,-Abtrenneffizienz von 88,4% bei einem CH;-Umsatz von 82,6% unter Einhaltung der
Temperaturlimits erreicht werden, wenn sowohl in der Reaktionszone als auch in der
Membranzone nahezu Gleichgewichtsbedingungen herrschen. Dies entspricht einer Hs-
Ausbeute von 69,4%. Die eingebaute Membranflache dieser Rechnung (100%) konnte durch

Reduzierung der Membranflache in jeder Stufe insgesamt um ca. ein Drittel verringert werden,
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ohne dass signifikante Einbu3en bei den Zielwerten auftraten (vgl. Fall 2). Dabei wurde flr die
Membranzone weiterhin Parametersatz 2 fur die Transportkinetik verwendet. Eine iterative
CFD-Simulation des Ofenraums (Abteilung ENCC, vgl. Abschnitt 5.4.1) flhrte zu einer
Anpassung der Warmeintragsprofile der Reformerrohre und einer Verschiebung des
Warmeeintrags pro Reformerrohr sowie zu einer leicht erhéhten Austrittstemperatur im letzten
Reformerrohr (Fall 3). Dabei stellte sich heraus, dass der zu erwartende Warmeintrag in der
ersten Stufe fir ein Reformerrohr sehr gro® ware und diese Stufe daher in zwei parallel
geschalteten Reformerrohren durchgefiihrt werden sollte. Die folgende Abbildung 49 zeigt die
Veranderung des Warmeeintrags und der Austrittstemperatur wie durch die CFD-Simulation des

Ofenraums vorhergesagt.
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Abbildung 49: Profil des Warmeeintrags und der Austrittstemperatur liber die Reformerrohrstufen
vor (Fall 1) und nach der CFD-Simulation (Fall 4), *erste Stufe bei CFD-Simulation in 2
Reformerrohren

Es ergab sich ein anndhernd linear abfallendes Profil des Spaltwarmeeintrags Uber die
einzelnen Stufen. Ebenso linear verhielt sich die Austrittstemperatur der Reformerrohre, die
kontinuierlich anstieg. Fall 4 zeigte, dass auch mit den Anpassungen der Laborergebnisse (z. B.
H,-Transportkinetik nach Parametersatz 3, Reaktionskinetik und Parameter der
Katalysatorschuttung), die zuvor erzielten Ergebnisse erreicht werden. Aufgrund der
Anpassungen wurde auch der Warmeeintrag mit einer weiteren CFD-Simulation des Ofenraums
nochmals angepasst. Da die Membranzonen der einzelnen Stufen auch auf Basis der aus den
Laborergebnissen kinetischen Parametern nahezu Gleichgewichtsbedingungen erreichten und

damit thermodynamisch kontrolliert waren, war der Einfluss externer Stofftransportlimitierungen
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in diesem Fall gering (Fall 5). Die Folgen der Anpassung der Transportkinetik an die
Laborergebnisse zeigte Fall 6, bei dem die gleiche Membranflache wie in Fall 2 verwendet
wurde. Deren Reduktion fiihrte in diesem Fall auch zu einer Reduktion der Zielparameter. Dies
impliziert, das hier die Reduktion der Membranflache nicht so grof3 ausfallen kann wie bei Fall 2.
In diesem Fall wirde es durch externe Stofftransportlimitierungen noch zu einer weiteren
Reduktion der Zielparameter kommen, da die Abtrennung zunehmend kinetisch kontrolliert ist.
Die folgenden Falle verdeutlichen den Einfluss verschiedener Betriebsparameter bei maximal
eingebauter Membranflache. Fur diese Variationen wurde das resultierende
Wandtemperaturprofil des letzten Warmeeintragsprofils (Fall 4) verwendet. Streng genommen
musste aber fir jede Variation der Betriebsparameter eine Anpassung des Profils erfolgen. Eine
Erhéhung des D/C-Verhaltnisses (z. B. notig zur Verringerung der RuBbildungsgefahr, Fall 7)
und des Betriebsdrucks (Fall 8) flhrte unter diesen Bedingungen zu einer Steigerung der
Zielparameter. Die Erhéhung des Permeatdrucks (Fall 9) resultierte in einer deutlichen
Reduktion der Zielparameter, insbesondere der H,-Produktionskapazitat. Dies konnte
zumindest teilweise durch eine Erhéhung des Betriebsdrucks ausgeglichen werden (Falle 10
und 11). Die folgende Abbildung 50 zeigt fur Fall 4 den kumulierten Methanumsatz nach jeder
Stufe im Vergleich zum GG-Umsatz ohne H,-Abtrennung und zum Grenzumsatz bei

Austrittsbedingungen der Stufe 7.
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Abbildung 50: Kumulierter CH4;-Umsatz nach jeder Stufe im Vergleich zum GG-Umsatz ohne H,-
Abtrennung und zum Grenzumsatz bei Austrittsbedingungen, Fall 4, *erste Stufe in 2
Reformerrohren

Man erkennt, dass in den ersten beiden Reformerrohren (Stufe 1) nahezu der GG-Umsatz

erreicht wurde. Nach den weiteren Stufen nahert sich der kumulierte Umsatz immer mehr dem
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Grenzumsatz an, der jedoch nur im theoretischen Fall bei unendlicher Stufenanzahl erreicht
wurde. Fur Fall 4 sind in Tabelle 31 im Anhang weitere Parameter jeder einzelnen Stufe
aufgeflihrt. Man erkennt die stetige Veranderung der Zusammensetzung im Retentatstrom hin
zu héheren CH4-Umsatzen und die Abnahme des H,-Permeatstroms mit jeder Stufe. Schlielilich
wurde zum Vergleich Fall 15 von Modulkonzept 1.0 (Tabelle 29 im Anhang) inklusive aller
Anpassungen der experimentellen Ergebnisse nochmals gerechnet (Fall 15*). Zwar wird bei Fall
4 der pseudo-kontinuierlichen Variante insgesamt mehr als doppelt so viel Membranflache
eingesetzt, allerdings ist die H,-Ausbeute mit gut 68% deutlich hdher als bei der kontinuierlichen
Variante mit 45%.

5.4.1 Ofenkonzept

Die erste Simulation eines Reformersystems mit pseudo-kontinuierlicher Abtrennung zeigte,
dass mit sieben Stufen Umsatze lber 80% erreicht werden kdnnen. Bei einer geteilten ersten
Stufe flhrte dies zu acht Reformerrohren, die im Ofenraum angeordnet werden missten.
Daraufhin wurde ein mdoglichst einfaches Ofenkonzept erstellt, welches in den CFD-
Simulationen zur Anpassung der Warmeintragsprofile verwendet wurde. Die schematische
Zeichnung im Anhang (Abbildung 57 oben) zeigt die Draufsicht der Ofenbox mit der Anordnung
der acht Reformerrohre. Die Pfeile stellen schematisch die Verbindungsleitungen zwischen den
Reformerrohren dar. Die ersten zwei Reformerrohre bilden die geteilte erste Stufe, das dritte die
Stufe 2. Die nachsten zwei Reformerrohre sind die Stufen 3 und 4, welche wieder
nebeneinander angeordnet werden. Es folgt als einzelnes Rohr die Stufe 5 gefolgt von den
letzten beiden Stufen nebeneinander. Der Abstand der Reformerrohre ist im Wesentlichen von
der FlanschgroRe der Reformerrohre und den Verbindungsleitungen abhangig. Abbildung 57
unten im Anhang zeigt schematisch die Ofenbox mit den Reformerrohren und einer mdglichen
Befeuerung in der Seitenansicht (Langsschnitt). Da die Stoffstrdme nur von oben zu- und
abgefuhrt werden, kénnen die Reformerrohre oben gelagert werden und sich nach unten
thermisch ausdehnen. Dies vereinfacht den Aufbau der Ofenbox, da keine zusatzlichen
Durchfiihrungen nach unten nétig sind. Aufwandiger als beim urspriinglichen Konzept 1.0 wird
die Warmversorgung der Reformerrohre, da sich mit jeder Stufe die flr die Reaktion bendtigte
Warmemenge reduziert. Das heil’t, dass die Reformerrohre im Ofenraum so angeordnet
werden missen, dass jene mit hohem Umsatz von mdglichst heiRem und jene mit niedrigem
Umsatz von kalterem Rauchgas umstromt werden. Ein weiterer Nachteil sind die zusatzlichen

Warmeverluste, welche durch die Rohrverbindungen zwischen den Reformerrohren auftreten.
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Eine entsprechende Abschatzung auf Basis der Uberschlagsrechnung im Anhang ergab einen
Verlust von ca. 0,1kW pro Stufe, also bei sieben Verbindungsrohren etwa 0,7kW in Summe.

5.4.2 Abschatzung der RuBbildungsgefahr

Die Rufibildung durch die Zersetzung von Methan (Gl. VI, s. Abschnitt 1.1) und von hdéheren
Kohlenwasserstoffen tritt insbesondere bei hohen Temperaturen und geringem Hy-Partialdruck,
also am Reformerrohreintritt, auf. In konventionellen Reformern wird der Feed mit einem D/C
von 2,6 — 2,8 in der Regel auf bis zu 600°C ohne, und 620 — 650°C mit Pre-Reformer
{iberhitzt'®”. Im Pre-Reformer werden die héheren Kohlenwasserstoffe nach Gl. | reformiert. Die
gewahlte Feedeintrittstemperatur der ersten Reformerrohrstufe des MR stellt insofern kein
Problem dar, als dass sie mit <600°C konservativ gewahlt wurde. Sie wirkt dabei wie ein Pre-
Reformer, da in ihr auch alle héheren Kohlenwasserstoffe umgesetzt werden. Fir alle weiteren
Stufen erhéht sich zwar die Gaseintrittstemperatur, sie liegt jedoch stets unterhalb der

Feedeintrittstemperatur von konventionellen Reformern (s. Abbildung 51).
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Abbildung 51: Eintrittstemperatur und D/C-Verhiltnis am Eintritt jeder Stufe des MRs (----) im
Vergleich zum konventionellen Reformer (KR)

Hinzu kommt, dass sich das D/C-Verhaltnis (hier Dampf-zu-Methan-Verhaltnis) in jeder Stufe
des MRs von anfangs drei erhoht (vgl. Tabelle 31 im Anhang) und damit am Eintritt jeder Stufe

Uber dem D/C eines KRs liegt. Aullerdem enthalt der Gasstrom stets nicht abgetrennten
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Wasserstoff aus der vorherigen Stufe, so
10" , Mo carbon deposits dass die RuRbildung nach Gl VI
T insgesamt als gering eingeschatzt werden
T 1023: b kann (s. Tabelle 31 im Anhang).
w 5
& . Die Neigung des Systems zur RuRbildung
ﬂqé 102 nach der Boudouard-Reaktion (Gl. V, s.
S5 Abschnitt 1.1) wird an dieser Stelle unter
h 2 der Annahme betrachtet, dass diese erst
10 auftritt wenn sich MSR- und WGS-

Reaktion im GG befinden (Kurve c).

Abbildung 52 zeigt Rubildungstendenzen

Carbon deposits
1

400 500 600 700 800 nach der Boudouard-Reaktion auch fir

Temperature, °C —=

Abbildung 52: RuBbildung nach der Boudouard-
Reaktion fiir verschiedene Reaktionssysteme
und Katalysatoren (c = MSR- und WGS-Reaktion CO-Shiftkonverter mit WGS-Reaktion im
im thermodynamischen GG)8

verschiedene Reaktionssysteme (a

Naphtareformer am Reaktoreintritt, b

GG), experimentelle Untersuchungen (d
und e) und spezielle Katalysatorsysteme (Kurven f und g)®. Die RuRbildung ist abhéngig von
den Partialdriicken von CO und CO, sowie von der Temperatur. Befindet sich das System
oberhalb der jeweiligen Kurve ist es unwahrscheinlich, dass es zur RuBbildung kommt ("No
carbon deposits"). Da hohe CO-Partialdriicke die Ruf3bildung fordern, ist die Wahrscheinlichkeit
der RuBbildung jeweils nach der Abtrennung des Wasserstoffs am Gréflten. In Tabelle 31 im
Anhang wird der stetige Anstieg der Austrittstemperatur Gber die Stufen deutlich, der auch fir
die Partialdricke von CO und CO, gilt. Aus den Austrittszusammensetzungen nach jeder Stufe
kann das in der Graphik dargestellte Verhaltnis der CO- und CO,-Partialdriicke berechnet
werden. Fir Fall 4 der Simulationen (vgl. Tabelle 30 im Anhang) ergeben sich beispielsweise fur
jede Stufe Werte oberhalb von Kurve c¢ in Abbildung 52. Fir die erste Stufe liegt der Wert bei
einer Austrittstemperatur von ca. 600°C bei 288 (s. Tabelle 31 im Anhang). Fir die letzte Stufe
liegt der Wert fiir ca. 650°C bei 64. Insgesamt erscheint damit auf Basis dieser Abschatzung die
Gefahr der RuBbildung nach GI. V eher gering. Allerdings sollten insbesondere in den
Verbindungsleitungen zu groRe Temperaturabsenkungen durch Warmeverluste vermieden
werden. Die Erhéhung des D/C wirde durch die Verschiebung des Gleichgewichts der WGS-
Reaktion das Verhaltnis von CO- und CO,-Partialdruck zu Ungunsten der Rufbildung

verschieben.
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6 Prozessintegration und Wirtschaftlichkeit

Verfahrenstechnische Produktionsprozesse zeichnen sich durch eine energetische Kopplung
der Stoffstrome (Warmeintegration) aus, um die in den Prozess eingebrachte oder im Prozess
erzeugte Energie weitestgehend auszunutzen. Die Warmeintegration bei der katalytischen
Dampfreformierung von Erdgas flhrt durch die Warmertickgewinnung der in den Reformer
eingetragenen Energie zu niedrigeren Betriebskosten, das dafiir zusatzlich bendtigte Equipment
jedoch zu héheren Investitionskosten. Fur Kleinreformer zur on-site Produktion von Wasserstoff
ist ein Verzicht auf Warmeintegration z. B. dann gerechtfertigt, wenn eine entsprechende
Komponente eingespart werden kann, so dass sich in Bezug auf die Investitions- und

Betriebskosten insgesamt Kostenvorteile ergeben.

6.1 Prozessintegration des Membranreformers

Anders als im konventionellen Verfahren fallen beim Membranprozess drei statt nur zwei heille
Gasstrome am Reformeraustritt an, die im Gesamtverfahren warmeintegriert werden sollten: der
Rauchgasstrom, der Retentatstrom und der H,-Produktstrom. Der Rauchgasstrom besitzt die
grolte Enthalpie und verlasst den Reformer auf dem héchsten Temperaturniveau (ca. 740°C).
Der Hy-abgereicherte Retentatstrom wird zur Befeuerung des Reformers verwendet und sollte
aus sicherheitstechnischen Gesichtspunkten unter die Zindtemperatur der explosiven
Komponenten abgekihlt werden. Er verlasst den Reformer auf Basis der durchgefiihrten
Simulationen mit einer Temperatur von ca. 650°C. Der H,-Produktgasstrom muss fir dessen
weitere Verwendung ebenfalls abgekihlt werden. Aus den einzelnen Stufen ergibt sich eine
Austrittstemperatur des Gesamtstroms zwischen 600 — 650°C. Gleichzeitig missen die
Eduktstrome (Wasser bzw. Dampf und Erdgas) auf Reaktoreintrittstemperatur erhitzt werden.
Fir die Warmeintegration mit Warmetauschern sollte auf eine nicht zu groRe
Temperaturdifferenz geachtet werden, um das Material der einzelnen Bauteile nicht zu sehr zu
beanspruchen. Entsprechend der Temperaturniveaus ist der folgende warmeintegrierte Prozess

eine mdgliche Variante (s. Abbildung 53).
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Abbildung 53: Mogliche Prozess- und Warmeintegration des
Membranreformersystems (Luftvorwarmung nicht dargestellt)

Der Erdgasstrom wird komprimiert und von seiner Kompressoraustrittstemperatur mit dem H,-
Produktgasstrom fir die Entschwefelung auf 350°C vorgewarmt. Die Restwarme des H,-Stroms
wird zur Erwarmung des Kesselspeisewassers verwendet, wodurch dieser auf
Produktgastemperatur abgekulhlt wird. Nach der Entschwefelung wird der Erdgasstrom mit
Dampf gemischt und im Rauchgasstrom auf Reaktoreintrittstemperatur dberhitzt. Die
verbleibende Restwarme des Rauchgasstroms wird zur Dampfproduktion verwendet. Bei Bedarf
kann er anschlieend noch weiter zur Luftvorwdrmung (Luvo) verwendet werden. Der
Retentatstrom wird ebenfalls zur Dampfproduktion genutzt, jedoch nicht unterhalb seines
Taupunkts abgekihlt, damit kein Kondensat anfallt. Somit entfallt ein Kondensatabscheider mit
Regelung und Kondensatentsorgung, da samtliches unverbrauchtes Prozesswasser das

System als Dampf tiber den Rauchgasstrom verlasst.

Wie bereits eingangs erwahnt, lohnt ein Verzicht auf Warmeintegration nur, wenn die Warme

des nicht integrierten Stroms anderweitig genutzt werden kann oder das entsprechende Bauteil

158



6 Prozessintegration und Wirtschaftlichkeit

wegfallt. Beispielsweise macht eine separate Dampferzeugung mit Erdgas keinen Sinn, wenn
genligend Dampf mit Hilfe der zu kuhlenden Stoffstrome erzeugt werden kann, da die
Investitionskosten fiir den Dampferzeuger in jedem Fall anfallen. Anders verhalt es sich z. B. mit
dem Luvo-Warmetauscher, der nur der Effizienzsteigerung dient und nicht fir den Prozess an
sich notwendig ist. Eine Ausnahme bildet die Erdgasvorwarmung, bei der der Verzicht auf
Warmeintegration sinnvoll sein kann, obwohl der Prozessschritt zwingend notwendig ist. Flr
den Fall, dass die Warme des H,-Stroms anderweitig bendtigt wird (z. B. bei der
Dampferzeugung), kénnte der Erdgasstrom beispielsweise auch elektrisch vorgewarmt werden.
Hierfir ware nur eine relativ geringe elektrische Leistung ndtig und das System koénnte ggf.

vereinfacht werden.

6.1.1 Prozesssimulation mit UniSim

Fir die Simulation des Gesamtprozesses stand zu Beginn dieser Arbeit eine UniSim-
Prozesssimulation eines konventionellen Dampfreformierungsprozesses zur Verfligung, die alle
relevanten Prozessschritte enthielt (s. Abbildung 53). In diese Prozesssimulation wurde die im
Kapitel 1 vorgestellte pseudo-kontinuierliche Abtrennung implementiert und die
Warmeintegration entsprechend der obigen Darstellung angepasst. Die Ergebnisse der pseudo-
kontinuierlichen ~ Abtrennung  der  gProms-Simulation  wurden  mit  Hilfe  von
Gleichgewichtsreaktoren (Reaktionszone unter Berlcksichtigung der MSR- und WGS-Reaktion)
gefolgt von Komponentensplittern (Membranzone) abgebildet. Der Abstand zur GG-
Zusammensetzung bzw. die Austrittszusammensetzung der Reaktionszone des gProms-
Modells wurde in den verwendeten Gleichgewichtsreaktoren Uber eine Temperaturdifferenz
zum GG eingestellt. Im Komponentensplitter wurde die H,-Abtrennung Uber eine ,Adjust-Logik
kontrolliert. Damit wurde sichergestellt, dass auf keinen Fall mehr H, abgetrennt wird, als nach
der Gleichgewichtsbedingung (vgl. Gl. 2-21) mdglich ist. Die Gleichgewichtsbedingung diente
als Zielwert flr den H,-Molanteil im Retentatstrom und konnte ggf. Gber einen Faktor angepasst
werden, wenn die Membranzone kinetisch kontrolliert war, sich also nicht nahe am

Gleichgewicht befand.

Die Simulation des Prozesses schloss bereits angenommene Warmeverluste der Ofenbox
(Annahme von 0,9kW/m? Ofenflache) sowie weitere Verluste Uber die Verbindungsleitungen der
Reformerrohre, Rohrleitungen und Warmetauscher mit ein. Diese entsprachen insgesamt gut

14% der eingebrachten Warme. Zum Vergleich, fur konventionelle GroRanlagen betragen die
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Warmeverluste im Reformer ca. 1 — 5% der eingebrachten Warme (Strahlungs- und
Konvektionszone, 0,3 — 0,4 bzw. 0,6 — 0,7kW/m?)'.

6.1.2 Ergebnisse und Vergleich mit dem Stand der Technik

Auch hier wurde die Effizienz des Prozesses auf Basis der HHV von Wasserstoff und vom fir
Feed und Brennstoff eingesetzten Erdgases (hier Methan) berechnet. Sie lag flir den oben
gezeigten Prozess (s. Abbildung 53) mit den Austritts- und Eintrittsbedingungen aller
Reformerrohre vom gProms-Fall 4 (s. Tabelle 30 und Tabelle 31) bei ca. 77%. Flir ¢* ergab
sich ein Wert von 0,418, es wurden also pro Mol erzeugten Wasserstoffs 0,418 Mol CH, als
Einsatzstoff und zusatzlichen Brennstoff benétigt. Die folgende Tabelle 20 fasst die wichtigsten
Parameter im Vergleich zu konventionellen Kleinreformern (vgl. Abschnitt 1.4) und dem

Membranreformer von Tokyo Gas (TG) zusammen.

Tabelle 20: Vergleich des Membranreformers mit dem Stand der Technik, * 75% der
Maximalkapazitit, * inkl. 5kW Stromverbrauch

MR MR (TG) Kleinreformer
V2 50,0 30,6* 50,0
Netr [%] 77,0 81,7 65,0
" 0,418 0,379 0,496
Vecha, ges <20,9 11,6 24.8
Ay [m?] <8 9,4 N/A
pu2 [bar] 2 0,4 >6

Die Werte des konventionellen Kleinreformers wurden folgendermalfien berechnet. Aus den in
Tabelle 1 aufgelisteten Effizienzen der konventionellen Kleinreformer lie} sich der
Methanverbrauch fur Feed und Brennstoff Vcusges bestimmen. Aufgrund der unterschiedlichen
Werte und unklaren Berechnungsgrundlagen wurde ohne Bertcksichtigung der Kapazitaten ein
Mittelwert der Effizienzen gebildet (nygy* = 0,65). Durch Umstellen der GI. 1-12 ergab sich fir
diese mittlere Effizienz bei einer Hy,-Produktion von 50Nm®*h ein gemittelter
Gesamtmethanverbrauch fiir die konventionellen Kleinreformer von:

HHV g, Vyo
HHVcgaMgav®

Vera,ges = = 24,8Nm3/h. 6-1

Mit diesem Wert lie® sich wiederum das durchschnittiche molare Verhaltnis von Erdgas

(Methan) zu Wasserstoff berechnen (¢* = 0,496). Die Daten des Membranreformers von Tokyo
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Gas sind Abschnitt 2.2.1 enthommen bzw. wurden mit veréffentlichten Verbrauchszahlen in den
zitierten Quellen berechnet (auf Basis von reinem Methan). Im Vergleich zur Effizienz und
Ausbeute des Membranreformers von Tokyo Gas schneidet das pseudo-kontinuierliche
Verfahren auf den ersten Blick deutlich schlechter ab, da bei der Effizienzberechnung der
Japaner sogar die bendtigte elektrische Energie von 5kW bertcksichtigt wurde. Dabei muss
jedoch erwahnt werden, dass in der Effizienzberechnung des japanischen Reformers die
bendtigte Energie zur Erzeugung des Unterdrucks auf der Permeatseite sowie die
anschlieRende Kompression nicht berlcksichtigt ist. Allein fur die Kompression von 40Nm?3h
Wasserstoff auf 2bar werden bei einer adiabatischen Effizienz von 0,75 etwa 3kW bendtigt.
Aufgrund der Betriebsbedingungen und nicht =zuletzt aufgrund der geringeren
Membranschichtdicken der entwickelten Membranen kommt das pseudo-kontinuierliche
Verfahren mit einer geringeren Membranflache aus und erreicht einen hdéheren H-
Abgabedruck. Mit diesem ist er im Gegensatz zum japanischen Modell fir Anwendungen im
Niederdruckbereich einsetzbar. Im Vergleich zu den konventionellen Reformern ist der
Membranreformer mit gestufter Abtrennung deutlich effizienter. Dabei darf jedoch auch hier
nicht unerwahnt bleiben, dass der Produktwasserstoff auf einem niedrigeren Druckniveau
anfallt. Dessen Kompression auf z. B. 16bar bei einer adiabatischen Effizienz von 0,75 wirde
knapp 5kW erfordern. Neben der zusatzlichen Energie, die mdglicherweise fiir die Kompression
des Produktwasserstoffs aufgebracht werden muss, dirfen formal die Kosten fir das
zusatzliche Equipment hierflr (H>-Kompressor) nicht vernachlassigt werden. Da es jedoch
genligend Niederdruckanwendungen fir den Einsatz eines MR gibt (z. B. in der Glas- und
Metallindustrie), wurde die folgende Wirtschaftlichkeitsbetrachtung ohne Berlicksichtigung des
H,-Produktdrucks durchgefihrt.

6.2 Wirtschaftlichkeit

Neben den technischen Fragestellungen, die sich durch die Integration eines
Membranreformers in den Gesamtprozess der Hy-Produktion ergaben und die in den
vorangegangenen Kapiteln behandelt wurden, erfolgt in diesem Abschnitt die Betrachtung der
Wirtschaftlichkeit der neuen Technologie im Vergleich zum konventionellen Prozess. Dabei
wurden sowohl Investitions- (Capex) als auch Betriebskosten (Opex) berlcksichtigt, denn
letztlich dient der Preis pro Normkubikmeter Wasserstoff als aussagekraftigstes Kriterium fir die

Wirtschaftlichkeit der jeweiligen Produktionsprozesse.
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6.2.1 Betrachtung der Investitionskosten

Als Grundlage fir die Investitionskosten (Capex) eines kommerziellen Kleinreformers, diente ein
Bericht von Ogden'™ (2000) fiir die Internationale Energie Agentur (IEA) (iber
Wasserstoffproduktion und —verwendung. Darin wurden fiir verschiedene (konventionelle)
Reformergréfien zur H,-Produktion kapazitatsbezogene Investitionskosten angegeben. Mit dem
nutzbaren Heizwert von Wasserstoff (LHVyL, = 2,995kWh/m?3) ergaben sich die in Tabelle 21

dargestellten, entsprechenden Anlagenkosten.

Tabelle 21: Investitionskosten (Capex) fiir konventionelle Reformer in Abhéngigkeit der H,-
Produktionskapazitit nach Ogden'® (2000), US$/€ = 1,3

Anlagengrofe GroR Mittel Klein Klein*
V2 [Nm?/h] 23600 1200 120 50
Capex [US$/kW H,] 200 750 4000 4000
Capex [US$/Anlage] 14,1 Mio. 2,6 Mio. 1,4 Mio. 0,60 Mio.
Capex [€/Anlage] 10,9 Mio. 2,0 Mio. 1,1 Mio. 0,46 Mio.

Die dargestellten Capex enthalten alle wesentlichen Anlagenkomponenten zur
Wasserstoffproduktion (z. B. Reformer und CO-Shiftreaktor) und —aufreinigung (z. B. DWA).
Man erkennt fir das konventionelle Verfahren eine Steigerung der kapazitatsbezogenen Capex
von Grol3- zu Kleinanlagen um das 20fache. Da eine konventionelle 50Nm3/h-Anlage (Klein*) im
Bereich der kleinerer Anlagen (Klein) liegen durfte, wurde fir diese der gleiche
kapazitatsbezogene Capex-Wert verwendet. Es ergaben sich fir eine 50Nm3h-Anlage

Investitionskosten von rund 460.000€.

Die Capex des Membranreformers konnen auf zwei Wegen abgeschatzt werden. Der
einfachere Weg fulhrte Uber die Kosten des konventionellen Kleinreformers abzuglich der nicht
bendtigten Komponenten, bei anschlieBendem Hinzuaddieren der zusatzlich bendtigten
Komponenten. Ausgehend von den Capex eines konventionellen Kleinreformers von 460.000€
wurden fir die DWA, den CO-Shift-Reaktor und zugehdriges Equipment Kosten von ca.
100.000€ (Annahme ca. 20 — 25%) abgezogen. Oft wurde beim Vergleich der Systeme lediglich
die Ersparnis dieser beiden Komponenten betrachtet und mit den Kosten fir die
Membranmodule verrechnet. Da jedoch bei der Abtrennung des Wasserstoffs im Reformer zwei
heile Strome am Austritt anfallen, die abgekihlt werden muissen, wird zusatzliches oder
komplexeres Equipment (Warmetauscher) bendtigt. Um einen Investitionskostenvorteil von 10%
gegenuber dem konventionellen System zu erreichen, darf der Membranreformer nicht mehr als
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414.000€ kosten. Fur die zu integrierende Membranflache und schatzungsweise 5.000€ fir das
zusatzlich bendtigte Equipment zur Kihlung des H,-Stroms, ergab sich ein maximaler
Membrankostenanteil von knapp 50.000€. Als Zielwert gibt das DOE  einen Preis von
500US$/ft2 (ca. 4100€/m?3)" fiir das Jahr 2015 inklusive Modularisierung der Membranen an. An
dieser Stelle sollte erwahnt werden, dass generell bei bestimmten Komponenten (wie
beispielsweise dem Prozessleitsystem) von sehr ahnlichen Kosten bei beiden Anlagentypen
ausgegangen werden kann. Mit groRerer Unsicherheit behaftet sind gréRere Kostenblécke wie
z. B. die Instrumentierung der Anlagen, da davon auszugehen ist, dass der einfachere Aufbau
des Membranreformers zu einem geringeren Instrumentierungsbedarf fuhrt. Auch eine mdgliche
Kostensenkung durch den Einsatz preiswerteren Materials bei den Reformerrohren ist hier nicht
bertcksichtigt.

Der wesentlich komplexere Weg zu den Capex des Membranreformers fihrt Gber eine
Kostenschatzung der einzelnen Hauptkomponenten und groRen Kostenblocke wie z. B.
Auslegung und Montage. Die Hauptschwierigkeit der genauen Kostenermittlung liegt hierbei in
der Preisschatzung bei Kleinserienproduktion versus den Einzelstlickpreis. Da dies mit einer
grolRen Unsicherheit behaftet ist, wird fir die weitere Wirtschaftlichkeitsbetrachtung der
mogliche Capex-Vorteil fir den Membranreformer von 10% verwendet (Membrankosten von
6.125€/m?).

6.2.2 Betrachtung der Betriebskosten

Die Berechnung der Betriebskosten (Opex) erfolgte auf

Tabelle 22: Verbrauchsbezogene Basis einer jéhrIiChen Betriebszeit von 8000

Preise zur Berechnung der

Betriebskosten (Opex), *Annahme Betriebsstunden. Fur die Abschatzung wurden die

Kosten fiir die Verbrauchsmedien (Erdgas und Strom'®®

Posten Preis/Kosten

Erdgas 0.412€/Nm? sowie pauschal fir sonstige Utilities wie z. B. Wasser)
Strom 0,100€/kWh und Raum- und Personalkosten berlcksichtigt. Die
Raum® 150€/m? Preise bzw. Kosten sind in Tabelle 22 zusammengefasst
Personal® 75€/h und wurden flir beide Anlagentypen gleichermalien
Wartung 7% Capex verwendet. Die jeweiligen Kosten fiir die einzelnen

Posten ergaben sich aus den Preisen multipliziert mit

den Verbrduchen der beiden Anlagen.

" DOE Hydrogen and Fuel Cells Program, www.energy.gov
Tussk=13
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Fur konventionelle Kleinreformer ergab sich aus den Berechnungen fur Tabelle 20 sich ein

mittlerer Gesamtmethanverbrauch von 24,8Nm?3/h. Fir den Stromverbrauch wurden konservativ

10kW angenommen. Der kapazitatsbezogene Platzbedarf fiir die konventionellen Kleinreformer

Tabelle 23: Betriebskosten eines konventionellen
Kleinreformers fiir 50Nm® H./h

Posten Bedarf Kosten €/a
Methan (Erdgas) 24 8Nm?*h  81.700
Strom 10kW 8.000
Sonstige Utilities 10.000
Raumkosten 7,5m? 1.125
Personalkosten 160h 12.000
Wartung/Ersatzteile 7% Capex  32.200
Summe (gerundet) 145.000

in Tabelle 1 ergab im Mittel
0,175m?h/Nm3. Standen bei einem
Hersteller mehrere Reformergréfien
und -kapazitaten zur Auswahl, wurde
die Kapazitat gewahlt, die am nachsten
an 50Nm?*h lag. Damit ergab sich fir
eine konventionelle 50Nm3/h-Anlage ein
durchschnittlicher ~ Platzbedarf  von
7,5m2. Der Bedarf an Arbeitsstunden
wurde mit 2% der jahrlichen
Betriebsstunden der Anlage angesetzt,

der fur Wartung- und Ersatzteile mit 7%

der Investitionskosten. Tabelle 23 fasst die Opex der einzelnen Posten eines konventionellen

Kleinreformers zusammen. Es ergaben sich gerundet jahrliche Betriebskosten in H6he von ca.
145.000€. Der Opex-Anteil des Ho-Preises lag damit bei 36,3€ct/Nm? Wasserstoff.

Der Methanverbrauch fir den Membranreformer entstammte der im Abschnitt 6.1.1

beschriebenen Prozesssimulation. Fir den Stromverbrauch wurde der gleiche Bedarf wie fir

Tabelle 24: Betriebskosten des Membranreformers

Posten Bedarf Kosten €/a
Methan (Erdgas) <21Nm?*h  68.900
Strom 10kW 8.000
Sonstige Utilities 10.000
Raumkosten 5m? 750
Personalkosten 160h 12.000
Wartung/Ersatzteile 7% Capex 29.000
Summe (gerundet) 128.600

konventionelle Kleinreformer
angenommen (Annahme vergleichbarer
Betriebsdruck), der Platzbedarf
aufgrund der fehlenden DWA auf 5m?
geschatzt. Die  Wartungs-  bzw.
Ersatzteilkosten wurden mit 7% der
Gesamtinvestitionskosten angesetzt,
wobei darin der Wechsel der
Membranmodule im 3-Jahresrhythmus
einkalkuliert war. Tabelle 24 fasst die

Opex der einzelnen Posten flir den

Membranreformer zusammen. Es ergaben sich gerundet jahrliche Betriebskosten in H6he von
ca. 128.600€. Der Opex-Anteil des H,-Preises lag damit bei ca. 32,1€ct/Nm? Wasserstoff.
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6.2.3 Wasserstoffpreis

Aus den Capex- und Opex-Betrachtungen lie sich im Anschluss ein Wasserstoffpreis
berechnen, in dem alle Kosten berticksichtigt wurden. Fir beide Reformertypen wurden dazu
zusatzlich 10.000€ Transportkosten und 150.000€ fir die Inbetriebnahme angenommen (z. B.
vier Inbetriebnehmer flir sechs Wochen im Zweischichtbetrieb) und zu den Capex hinzuaddiert.
Damit ergaben sich die Gesamtinvestitionskosten C, fir die Wasserstoffproduktion. Diese
wurden nach der Annuitdtenmethode'® bei einem Zinssatz i von 10% auf das eingesetzte
Kapital gleichmallig Uber einen Zeitraum t von 15 Jahren (angenommene Betriebszeit der
Anlage) verteilt. Der jahrliche Anteil der Investitionskosten C, (Annuitdt) sowie der

Annuitatenfaktor ANF wurden wie folgt berechnet:

C,=C, - ANF 6-2
Nt

F (l+_|) i 6-3
(@+in'-1

Durch Addition der jahrlichen Investitionskosten C, mit den jahrlichen Betriebskosten ergaben
sich die jahrlichen Gesamtkosten fiir die Wasserstoffproduktion. Mit Hilfe der jahrlichen H,-
Produktion beider Anlagen bei Volllast (8000h Betriebsstunden/Jahr), also 400.000Nm? Hy/Jahr,
lieR sich der Ho-Preis fir beide Anlagentypen berechnen (vgl. Tabelle 25).

Tabelle 25: Vergleich der Gesamtkosten und Wasserstoffproduktionskosten

Konv. Kleinreformer Membranreformer
Annuitatenfaktor ANF 0,131 0,131
Capex-Annuitat C, [€/Jahr] 81.600 75.500
Betriebskosten [€/Jahr] 145.000 128.600
Gesamtkosten [€/Jahr] 230.000 204.100
H,-Produktion [Nm?/Jahr] 400.000 400.000
H,-Preis [€/Nm?] 0,57 0,51

Damit ergab sich flr den konventionellen Kleinreformer ein Capex-Anteil von 20,4€ct/Nm?3
Wasserstoff inklusive Transport und Inbetriebnahme. Dieser betrug fir den Membranreformer
18,9€ct/Nm*®* Wasserstoff. Auf Basis dieser Annahmen koénnte der Wasserstoff mit dem

Membranreformer gut 10% glnstiger produziert werden.
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7 Zusammenfassung und Ausblick

Fur die Entwicklung eines technischen Membranreformers zur H,-Produktion wurden zunachst
auf theoretischer Grundlage sinnvolle Betriebsparameter (Betriebsdruck und -temperatur und
D/C-Verhaltnis) unter Beriicksichtigung ihrer Einflisse auf die Zielparameter und der wichtigsten
Randbedingungen (z. B. Betrieb ohne Spillgas) ermittelt. Die Betriebstemperatur des MRs
wurde auf 600 — 650°C eingeschrankt, der Betriebsdruck auf 16bar festgelegt und ein D/C von 3
gewahlt. Betriebstemperatur und -druck unterscheiden sich von jenen, die in der Vergangenheit
typischerweise in Membranreformern im Labormalstab verwendet wurden. Sie sind jedoch
nétig, um hohe theoretische Grenzumsatze auch ohne den Einsatz von Spllgas zu
ermdglichen. Bei den gewahlten Betriebsbedingungen  missen insbesondere
Konzentrationspolarisationseffekte und maogliche Nebenreaktionen (Rulbildung) berlicksichtigt

werden.

Im Rahmen von Laboruntersuchungen wurden die von Plansee (PVD/EP) und dem KIT
(PVD/ELP) entwickelten Pd-Kompositmembranen bei den entsprechenden
Betriebsbedingungen getestet. Im Einzelnen besallen beide Typen im Vergleich mit
Literaturdaten eine sehr gute H,-Permeabilitdt, wobei die der PVD/ELP-Membranen ca. 15%
héher war als die der PVD/EP-Membranen. Die untersuchten Membranen zeigten eine
Formierungsphase, in welcher sich die Pd-Schicht veranderte. Diese war bei den PVD/EP-
Membranen starker ausgepragt und muss bei der Inbetriebnahme eines technischen MRs
berlicksichtigt werden, da die Membranen in dieser Phase anfalliger fir Degradierungseffekte
zu sein scheinen. Die idealen H,/Ny-Selektivitditen bzw. H,/C-Trennfaktoren der hier
untersuchten Membranen, reichten nur in Einzelféllen aus, um eine H,-Reinheit von mindestens
99,95v0l% zu erzeugen. Vollstandig formierte Membranen zeigten eine gute Robustheit
gegenuber Temperatur- und Atmospharenwechsel sowie gegenlber zyklischer thermischer
Ausdehnung in einem Temperaturfenster von Raum- bis Betriebstemperatur. MSR-
Langzeitbetrieb unter den gewahlten Betriebsbedingungen konnte erfolgreich (ber mehrere
hundert Stunden durchgefiihrt werden, ohne signifikante Anderungen in der Produktgasreinheit.
Die keramische Diffusionsbarriere verhindert wirksam intermetallische Diffusionseffekte und

eine dadurch hervorgerufene Reduktion der H,-Transportfahigkeit der Membran.

Parallel zu den Laborversuchen wurden zwei Konzepte zur Modularisierung und Integration der
Membranrohre in ein Reformerrohr mit einem zweidimensionalen Modell mit

rotationssymmetrischem Ringspalt zwischen Membranmodul und Reformerrohr untersucht
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(gProms-Modell). Die zundchst mit Literaturwerten flir den Hy-Transport durchgefiihrte
Simulation eines Reformerrohrs mit konzentrisch integrierten Membranmodulen und
kontinuierlicher Abtrennung (Modulkonzept 1.0) zeigten, dass flir einen technischen Hs-
Membranreformer mit einer Kapazitat von mindestens 50Nm?3h eine Anzahl von vier bis flnf
Reformerrohren bendtigt wird. In diese werden jeweils drei bzw. zwei Membranmodule
konzentrisch integriert, um CH;-Umsatze und Hy-Abtrenneffizienzen von >80% zu erzielen. Die
Simulation verdeutlichte aber auch den grof3en Einfluss von Konzentrationspolarisationseffekten
bei dieser Modellgeometrie. Eine CFD-Simulation einer Kkonstruktiv ausgestalteten
Modulvariante von Konzept 1.0 offenbarte jedoch signifikante Einflisse toleranz- und
fertigungsbedingter Freirdume im Reaktionsraum, die zu gro3en Bypassen der Gasstromung an
der Katalysatorschuttung fiihren. Die im gProms-Modell prognostizierte potentielle Limitierung
des radialen H,-Transports (Konzentrationspolarisation) in der Katalysatorschiittung tritt letztlich
nicht auf, da das Gas durch den geringeren Druckverlust im Freiraum konvektiv zur Membran
stromen wirde (verbesserter radialer Transport durch den geringen Druckverlust). Damit
veranschaulichten sowohl die gProms- als auch die CFD-Simulation des Modulkonzepts 1.0 die
Problemfelder der Integration der Membranen in den Reaktionsraum. Einerseits flhrt die
tatsachliche Geometrie des Moduls zu Bypassstromungen des Fluids und damit zu
UmsatzeinbufRen. Da diese Umsatzeinbuf3en letztlich nur Gber eine Erhéhung des Druckverlusts
des Freiraums im Innenraum verhindert werden kdnnen, erhoht dies andererseits die Gefahr
der Ausbildung radialer Stofftransportlimitierung im Katalysatorbett und/oder zusatzlich die

Komplexitat des Membranmodul-Reformerrohr-Systems.

Mit der Simulation des daraufhin entwickelten Modulkonzepts 2.0 mit pseudo-kontinuierlicher
Abtrennung als Abfolge von Reformierung und Hy-Abtrennung in getrennten, nacheinander
geschalteten Reformerrohren konnte gezeigt werden, dass flir einen technischen Ho-
Membranreformer mit einer Kapazitat von mindestens 50Nm3®h eine Anzahl von sieben
hintereinander durchstromten Reformerrohren (Stufen) ausreicht, um CHs;-Umséatze und H,-
Abtrenneffizienzen von >80% zu erzielen. Durch die Einteilung des Reformerrohrs in zwei
Zonen - eine Reaktionszone im Ringspalt und das konzentrisch installierte Membranmodul
(Membranzone) — konnte das Moduldesign vereinfacht und die strémungstechnischen Nachteile
des ersten Modulkonzepts beseitigt werden. Fir die Simulation des Konzepts wurde das
gProms-Modell (Reaktionszone) um ein einfaches eindimensionales Modell fir die
Membranzone erweitert, mit dem die Ergebnisse (Umsatz und H,-Permeatstrom) der mit
Membran 5 durchgeflhrten Laborexperimente mit Abweichungen kleiner £10% reproduziert
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werden konnten. Fur den technischen Reformer ergab sich nach Anpassung der experimentell
bestimmten H,-Transportkinetik bei einer maximalen Austrittstemperatur von ca. 650°C, einem
Druck von 16bar, einem D/C von 3 und einem H»-Permeatdruck von 2bar ein CHs;-Umsatz von
knapp 82%, eine Hx-Abtrenneffizienz von gut 88% und eine H,-Ausbeute von gut 68%. Dafir
wurden sieben Reformierungs- und Abtrennstufen mit maximal integrierbarer Membranflache
bendtigt, wobei die Membranflache spater, je nach tatsachlicher Abtrenneffizienz des

Membranmodul-Reformerrohr-Systems, gegebenenfalls noch reduziert werden kann.

Im Gegensatz zum konventionellen Verfahren fallt beim Membranprozess mit dem Hy-
Permeatstrom ein zusatzlicher heiler Gasstrom an, der im Gesamtverfahren warmeintegriert
werden sollte. Entsprechend der Temperaturniveaus der zu koppelnden Stréme und unter
sicherheitstechnischen Gesichtspunkten wurde eine mogliche warmeintegrierte Variante
prozesssimuliert, um die Effizienz des Gesamtprozesses abschatzen zu kénnen. Auf Basis der
héheren Heizwerte von Wasserstoff und des fir Feed und Brennstoff eingesetzten Erdgases
(hier Methan) lag diese flr den betrachteten Prozess bei ca. 77%. Pro Mol erzeugten
Wasserstoffs wurden 0,418 Mol CH,4 bendétigt. Im Vergleich zu konventionellen Kleinreformern
mit einer mittleren Effizienz von 65% und 0,496 Mol CH, pro Mol H,-Produkt ist der
Membranreformer deutlich effizienter, wobei nicht unerwahnt bleiben darf, dass der
Produktwasserstoff auf einem niedrigeren Druckniveau anfallt. In einer abschliefenden
Wirtschaftlichkeitsbetrachtung konnte gezeigt werden, dass Wasserstoff mit einem 50Nm3/h-
Membranreformer bei einem Membrankostenanteil von <50.000€ rund 10% gunstiger produziert
werden kann als mit konventionellen Kleinreformern (51€ct/Nm* vs. 57€ct/Nm?® H,). Eine
mogliche Kostensenkung durch den Einsatz preiswerterer Materialien wurde hier noch nicht

berilcksichtigt.

Das vorgestellte Konzept eines technischen Membranreformers mit der neuentwickelten
tubularen Pd-Kompositmembran stellt zum gegenwartigen Zeitpunkt eine vielversprechende
Alternative  zur konventionellen Kleinreformertechnologie dar. Die durchgefihrten
Laborversuche zeigten, dass der Einsatz beider Membrantypen (PVD/EP und PVD/ELP) in
diesem Membranreformer moéglich ware. Fir die weitere Entwicklung aus technischer Sicht hat
die Verbesserung der Trennfaktoren der Membran auf ein reproduzierbares Niveau oberste
Prioritat, um die erforderliche H,-Reinheit von 99,95vo0l% zu erreichen. Gelingt dieser Schritt mit
der Umstellung auf eine Fertigung im industriellen MaRstab, also z. B. eine vermehrt
automatisierte Produktion unter Reinraumbedingungen, sollten weitere experimentelle

Untersuchungen mit langeren Betriebslaufzeiten, insbesondere bei 650°C, durchgefiihrt
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werden, um fundiertere Erkenntnisse Uber die Lebensdauer der Membran zu erhalten. Ein
weiterer zu untersuchender Punkt, der im Rahmen dieser Arbeit noch wenig beachtet wurde, ist
die Fragestellung des Anfahrprozesses und der damit verbundenen direkten Umstellung der
Atmosphare von No-Betrieb auf MSR-Betrieb beim Aufheizen. In Bezug auf die Integration der
Membranen in das Reformerrohr sollte ein einzelnes Membranmodul-Reformerrohr-System
gefertigt und getestet werden, um die Annahmen der Simulation (z. B. Temperaturen in der
Membranzone) zu verifizieren bzw. anpassen zu kénnen. Aus wirtschaftlicher Sicht missen vor
allem die Kosten der Fertigung des Membranmoduls standig Uberprift werden, da diese letztlich
den erforderlichen Investitionsvorteil bringen, falls der Reformer selbst weniger effizient ist als

es die derzeitige Simulation prognostiziert.
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Abkulrzungen und Symbole

Abkirzungen und Symbole

Abkiirzungen

APSS
ATR
BxLxH
Capex
CCS
CvD
D/C
DBL
DI
DWA
EDX
ELP
EP
FBMR
FDC
FID
GC
Ges
GG
H/C
HHV
IMD
KR
LDM
MHC
MOC
MR
MSR
NGA
o/C

Asymmetric porous stainless steel - Asymmetrisch porése Edelstahl(trager)

Autotherme Reformierung

Breite mal Lange mal Hohe

Investitionskosten

Carbon capture and storage - CO,-Abtrennung und -Speicherung
Chemical vapour deposition, chemische Gasphasenabscheidung
Dampf/Kohlenstoff-Verhaltnis

Diffusion barrier layer — Diffusionsbarriereschicht

Deionisiert

Druckwechseladsorption

Energie-dispersive Rontgenspektroskopie

Electroless plating, stromloses Abscheiden

Electro-plating, galvanisches Abscheiden

Fluidized bed membrane reactor — Wirbelschichtmembranreaktor
Flameless distributed combustor — flammenloser Brenner
Flammenionisationsdetektor

Gaschromatograph

Gesamt

Gleichgewicht

Wasserstoff/Kohlenstoffverhaltnis

Higher heating value — Brennwert

Intermetallische Diffusion

Konventioneller Reformer

L&slichkeits-Diffusions-Mechanismus

Metallhydridkompressor

Membrane on catalyst

Membranreformer

Methane steam reforming — Dampfreformierung von Methan
Natural Gas Analyser (Gaschromatograph)

Sauerstoff/Kohlenstoff-Verhaltnis
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Opex Betriebskosten

POX Partielle Oxidation (von Kohlenwasserstoffen)

PVD Physical vapour deposition, physikalische Gasphasenabscheidung
REM Rasterelektronenmikroskop

RMM Reformer-Membranmodul-(Konfiguration)

SS Stainles steel, Edelstahl

Stabw Standardabweichung

WGS Wassergas-Shift

WLD Warmeleitfahigkeitsdetektor

YSZ Yttrium-stabilisiertes Zirkoniumoxid

Firmen und Organisationen

CRI Criterion

DICP Dalian Institute of Chemics and Physics

DOE US Department of Energy

KIT Karlsruhe Institute of Technology

LE Geschaftsbereich ,Linde Engineering“ der Linde Group
LG Geschaftsbereich ,Linde Gas" der Linde Group

MRT Membrane Reactor Technologies

PSE Plansee SE

TG Tokyo Gas

Formelzeichen

Symbol Einheit
A Flache [m?]
ANF Annuitatenfaktor [-]

c Konzentration [mol/m3]
Co Gesamtinvestitionskosten [€]

Ca Capex — Annuitat [€]

cp Molare Warmekapazitat [J/molK]
D Molekularer Diffusionskoeffizient [m?/s]

d Durchmesser [m]

dp Hydraulischer Pelletdurchmesser [cm]
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Symbol
d,
Dy
Ds

Marrh

Durchmesser des zylindrischen Katalysatorpellets
Radialer Diffusionskoeffizient
Sieverts‘scher Diffusionskoeffizient
Aktivierungsenergie

Fugazitat

Faktor fir Warmeeintrag

Fluss

Gas hourly space velocity

Molare freie Reaktionsenthalpie

Molare freie Standardreaktionsenthalpie
Spezifische Enthalpie

Hohe des zylindrischen Katalysatorpellets
Henry-Konstante von CO,

Brennwert

Molare Reaktionsenthalpie

Zinssatz

Flussdichte

Gleichgewichtskonstante

StolRfaktor

Sieverts’sche Ldslichkeitskonstante
Charakteristische Lange

Lange

Einlauflange

Masse

Molare Masse

Steigung der Arrheniusgeraden
Triebkraftsexponent

Molenstrom

Molenstrom nicht-permeabler Komponenten
Anzahl

Achsenabschnitt der Arrheniusgeraden
Druck (absolut)

Permeanz

Einheit
[cm]
[m?/s]
[m?/s]
[J/mol]
[Pa]

[-]

[mol/s]
[h]
[J/mol]
[J/mol]
[J/mol]
[cm]

[bar]
[kJ/Nm?3]
[J/mol]

[-]
[mol/m?3s]
[-]
[mol/m3sPa?]
[mol/m3Pa’?)
[m]

[m]

[m]

[9; ka]
[kg/mol]
(K]

[-]

[mol/h]
[mol/h]

[-]

[-]

[Pa]
[mol/m2sPa"]
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Symbol
Po
Pi
PH2

Re
RG

Sc
SCO
SCOZ
Sh
ASg

At
TF
TK
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Standarddruck
Permeanzkoeffizient
Partialdruck der Komponente i
Hs,-Partialdruck an der Membranoberflache
Permeabilitat
Warmestromdichte
Permeabilitatskoeffizient
Heizflachenbelastung am Eintritt
Mittlere Heizflachenbelastung
Abklingkonstante
Volumenbezogener Warmestrom aus der Gasphase
zum Katalysatorpellet

Radius

Reformerrohrradius
Reynolds-Zahl
Reaktionsgeschwindigkeit
Schichtdicke

Ideale Selektivitat
Schmidt-Zahl

CO-Selektivitat
CO,-Selektivitat
Sherwood-Zahl

Molare Reaktionsentropie
Temperatur

Zeit

Bilanzintervall

Trennfaktor

Trennkoeffizient
Strémungsgeschwindigkeit
Umfang

Volumen

Molares Volumen

Volumenstrom

Einheit

[Pa]
[mol/m2sPa"]
[Pa]

[Pa]
[mol/msPa"]
[J/m3s]
[mol/msPa"]
[W/m?]
[W/m?]

[-]

[W/m3]

[m]

[m]

[-]
[mol/m3s]
[um; m]
[-]

[-]

[-]

[-]

[-]
[J/molK]
(K], [*C]
[h]

(h]

[-]

[-]

[m/s]
[m]

[m?]
[m?]

[Nm¥/h]
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Symbol
w
WHSV
X

XcHa

Xcha
Yhz

Massenbruch

Weight hourly space velocity
Molenbruch

CH4-Umsatz

Grenz- oder Gleichgewichtsumsatz

Hs,-Abtrenneffizienz

Griechische Symbole

Symbol

B
14

Q ™ T YW <

]

¢H2
¢*
Yo

Indizes

Symbol
aus
Bett

Stofflibergangskoeffizient
Thermischer Ausdehnungskoeffizient
Filmdicke

Porositat

Dynamische Viskositat

Effizienz

Warmeleitfahigkeit

Radialer Warmeleitkoeffizient
Mittlere freie Weglange
Stochiometrischer Koeffizient
(Form-)Faktor in Reaktionskinetik
Dichte

Molare Dichte
Molekdiilquerschnitt (~ 15e%°)
Tortuositatsfaktor

H,-Ausbeute

Molares Verhaltnis von Erdgas- zu H,-Produktstrom

Sphaérizitat

Austritt

Katalysatorschuttung

Einheit
[kg/kg]
[h]
[mol/mol]
[%]

[%]

[%]

Einheit
[m/s]
[Um/mK]
[m]

[-]
[Pas]
[%]
[W/mK]
[W/mK]
[nm]

[-]

[-]
[kg/m?]
[mol/m3]
[m?]

[-]

[%]

[-]

[-]
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Symbol

BZ Blasenzahler

Diff Diffusion

ein Eintritt

h Hydraulisch

hz Hohlzylinder

i Komponente, Stelle (je nach GIn.)

j Komponente, Reaktion (je nach Gin.)

k Komponente

kat Katalysator

m Gemisch

M Membran

P Katalysatorpellet

perm Permeat, permeatseitig

Pois Poisseuille

R Reformerrohr

Ref Reformer

ret Retentat, retentatseitig

RS Ringspalt

SG Spllgas

T Temperatur

u Umgebung

w Wand

Naturkonstanten

Symbol Konstante
Na Avogadro-Konstante 6,023e*mol™
R Allgemeine Gaskonstante 8,314J/molK
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Anhang

Anhang

Uberschlagsrechnung zum Wirmeverlust zwischen zwei Reformerrohren

z z+dz

Annahmen:

e Der Warmedurchgang wird malfigeblich durch die Isolierung bestimmt, daher kénnen
innere und &ulere Warmeldbergange und die Warmeleitung der Rohrwand
vernachlassigt werden.

¢ Die Dicke der Isolationsschicht s;s, betragt handelsibliche 4cm.

e Das Verbindungsstlick (1/2"-Rohr) zwischen zwei Reformerrohren kann als gerader
Hohlzylinder betrachtet werden und ist <1m lang.

e Die Warmestromdichte wird auf die Auldenflache bezogen.

Weitere bekannte GroRen:

th = 60kg/h
¢, = 2,25kJ/kgK

di = 2,13cm (AuRendurchmesser 2“-Rohr)
da=d; + 2s;, = 10,13cm

[=1m

Oip =650°C

9, = 20°C

A =0,04W/mK
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ENTWICKLUNG EINES TECHNISCHEN H,-MEMBRANREAKTORS

Gesuchte GréRe: Austrittstemperatur 9

Differentielle Warmebilanz fiir ein Volumenelement:

Hein _Haus = H(Z) - H(Z+ dz) = q-A(z)

0H OH 09
aiz)dz=—q-U-dz<—> (Z)= i

L d

dz M 52 4

Kinetik fiir den Warmetransport durch einen Hohlzylinder :

21

q=———"5<
dgIn (%)
L

Einsetzen der Kinetik in die Bilanz, Integration und Umformung liefert die folgende Gleichung

(19i - 19(1) = aW(ﬁi - ﬁu)

zur Berechnung der Eintrittstemperatur des Gases in das nachste Reformerrohr:

lawnda)

011 =0 + (90 — %) - e_( Mep

Einsetzen der Werte in SI-Einheiten liefert: 9;;, = 647,3°C

Selbst im betrachteten Extremfall liegt die Temperatur am Eintritt in ein Reformerrohr weniger
als 5°C unterhalb der Austrittstemperatur des vorherigen Reformerrohrs.

Der Warmeverlust betragt damit pro Verbindungsrohr:

Qross = My (Fy0 — Y1) = 101W

" von Bockh, P., Wetzel, T., 2009, Warmetibertragung — Grundlagen und Praxis, S. 25ff., 3. bearb.
Auflage, Springer-Verlag Berlin Heidelberg
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Tabelle 26: Soll- und tatsachliche Betriebsbedingungen sowie Ergebnisse der Betriebspunkte beim MSR-Betrieb mit sequentieller Abtrennung mit

Membran 5

Betriebspunkte (soll) Standard  Punkt 1 Punkt 2 Punkt 3 Punkt 4 Punkt 5 Punkt 6 Punkt 7
Ncua [Mol/h] 4,6 2,9 6,7 4,6 4,6 4,6 4,6 4,6
Toten [°C] 625 625 625 575 525 625 625 625
Pret [bar] 16 16 16 16 16 20 12 16
Pperm [bar] 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 2
D/C [mol/mol] 3 3 3 3 3 3 3 3
Messwerte

Ncua [mol/h] 4,6 29 6,7 4,6 4,6 4,6 4,6 4,6
Tein [°C], TIO7 580 591 568 535 492 581 579 580
T.us [°C], TIS10 627 633 618 577 527 628 628 627
Twm [°C], TIO5, TI06 629 627 626 576 524 629 629 629
Pret [bar] 16,05 16,17 15,95 15,90 15,94 19,89 11,91 15,98
Pperm [bar] 1,47 1,46 1,44 1,46 1,46 1,45 1,46 1,97
D/C [mol/mol] 2,91 3,07 3,06 2,93 2,90 2,87 2,90 2,90
Ergebnisse

Xcha [%] 29,7 33,9 27,0 22,4 16,6 27,7 32,8 30,0
Vhz [ml/min] 1120 961 1161 724 427 1181 985 907
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Tabelle 27: Beispiel fiir Auswertung der N,-Permeanz bei Blasenzahlermessung, Membran 1, N,-
Permeanz 1. Messwert in Abbildung 29

V2 100 | NI/h Pu 0,957 | bar
Twem 413 | °C T, 253 | °C
PI1S01 Ap VBZ t FNz JN2 PN2
Messung | bar(g) Pa mi s mol/s mol/m?s mol/m?sPa
1 4,16 416000 1 14,03 | 2,75E-06 | 7,68E-04 | 1,85E-09
2 4,16 416200 1 13,84 | 2,79E-06 | 7,79E-04 | 1,87E-09
3 4,16 416300 1 13,87 | 2,78E-06 | 7,77E-04 | 1,87E-09
4 417 416500 1 13,81 2,79E-06 | 7,80E-04 | 1,87E-09
5 4,17 416700 1 13,84 | 2,79E-06 | 7,79E-04 | 1,87E-09
Mittel 4,16 416340 13,88 | 2,78E-06 | 7,76E-04 | 1,86E-09
Stabw 0,09 0,006
1 4,97 496600 1 11,16 | 3,46E-06 | 9,66E-04 | 1,94E-09
2 4,97 496900 1 10,97 | 3,52E-06 | 9,82E-04 | 1,98E-09
3 4,97 497000 1 11,07 | 3,49E-06 | 9,73E-04 | 1,96E-09
4 4,97 497100 1 11,03 | 3,50E-06 | 9,77E-04 | 1,97E-09
5 4,97 497400 1 11,09 | 3,48E-06 | 9,72E-04 | 1,95E-09
Mittel 4,97 497000 11,06 | 3,49E-06 | 9,74E-04 | 1,96E-09
Stabw 0,07
1 5,72 571600 1 9,13 | 4,23E-06| 1,18E-03| 2,06E-09
2 5,72 572400 1 9,19 | 4,20E-06| 1,17E-03| 2,05E-09
3 5,73 573100 1 9,15 | 4,22E-06 | 1,18E-03 | 2,05E-09
4 5,74 573700 1 919 | 4,20E-06 | 1,17E-03 | 2,04E-09
5 5,74 574400 1 925 | 4,17E-06 | 1,16E-03 | 2,03E-09
Mittel 5,73 573040 9,18 | 4,20E-06 | 1,17E-03 | 2,05E-09
Stabw 0,05

Tabelle 28: Beispiel fiir Auswertung der H,-Permeanz bei Blasenzahlermessung, Membran 1, H,-
Aufheizen 2. Zyklus Membran 1 (vgl. Abbildung 21)

V2 100 | NI/h Pu 0,941 bar
Sm 11,9 | ym T, 27 1 °C

Twem | PISO1 | PISO3 | Ap®® [ Ve, | T Fuz Ju2 Pu2 Qu>
Messung | °C | bar bar Pa®® |ml |s mol/s mol/m2s | mol/m?sPa’® | mol/imsPa®®
1 1,74 0,96 106,6 | 90 | 10,71 | 3,17E-04 | 8,85E-02 | 8,30E-04 9,88E-09
2 1,74 0,96 106,6 | 90 | 10,91 | 3,11E-04 | 8,69E-02 | 8,15E-04 9,70E-09
3 416 | 1,74 0,96 106,6 | 90 | 10,94 | 3,10E-04 | 8,66E-02 | 8,13E-04 9,67E-09
4 1,74 0,96 106,6 | 90 | 10,88 | 3,12E-04 | 8,71E-02 | 8,17E-04 9,73E-09
5 1,74 0,96 106,6 | 90 | 10,87 | 3,12E-04 | 8,72E-02 | 8,18E-04 9,74E-09
Mittel 1,74 0,96 106,6 10,86 | 3,13E-04 | 8,73E-02 | 8,19E-04 9,74E-09
Stabw 0,09
1 416 | 1,97 0,97 132,4 | 90 | 8,71 3,90E-04 | 1,09E-01 | 8,22E-04 9,78E-09
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2 1,97 0,97 132,4 | 90 | 8,75 | 3,88E-04 | 1,08E-01 | 8,18E-04 9,73E-09
3 1,97 0,97 132,4 | 90 | 8,66 | 3,92E-04 | 1,09E-01 | 8,26E-04 9,84E-09
4 1,97 0,97 132,4 | 90 | 8,66 | 3,92E-04 | 1,09E-01 | 8,26E-04 9,84E-09
5 1,97 0,97 132,4 | 90 | 8,68 | 3,91E-04 | 1,09E-01 | 8,25E-04 9,81E-09
Mittel 1,97 0,97 132,4 8,69 | 3,91E-04 | 1,09E-01 | 8,23E-04 9,80E-09
Stabw 0,04

1 2,33 0,97 170,9 | 90 | 6,63 | 5,12E-04 | 1,43E-01 | 8,37E-04 9,96E-09
2 2,33 0,97 170,9 | 90 | 6,62 | 5,13E-04 | 1,43E-01 | 8,38E-04 9,97E-09
3 416 | 2,33 0,97 170,9 | 90 | 6,62 | 5,13E-04 | 1,43E-01 | 8,38E-04 9,97E-09
4 2,33 0,97 170,9 | 90 | 6,68 | 5,08E-04 | 1,42E-01 | 8,30E-04 9,88E-09
5 2,33 0,97 170,9 | 90 | 6,56 | 5,17E-04 | 1,44E-01 | 8,46E-04 1,01E-08
Mittel 2,33 0,97 170,9 6,62 | 5,13E-04 | 1,43E-01 | 8,38E-04 9,97E-09
Stabw 0,04

1 2,37 0,97 176,4 | 90 | 5,41 | 6,27E-04 | 1,75E-01 | 9,93E-04 1,18E-08
2 2,37 0,97 176,4 | 90 | 5,44 | 6,24E-04 | 1,74E-01 | 9,88E-04 1,18E-08
3 467 | 2,37 0,97 176,4 | 90 | 5,47 | 6,21E-04 | 1,73E-01 | 9,82E-04 1,17E-08
4 2,37 0,97 176,4 | 90 | 546 | 6,22E-04 | 1,74E-01 | 9,84E-04 1,17E-08
5 2,37 0,97 176,4 |90 | 550 |6,17E-04 | 1,72E-01 | 9,77E-04 1,16E-08
Mittel 2,37 0,97 176,4 5,46 | 6,22E-04 | 1,74E-01 | 9,85E-04 1,17E-08
Stabw 0,03

1 1,97 0,96 134,1 | 90 | 7,25 | 4,68E-04 | 1,31E-01 | 9,75E-04 1,16E-08
2 1,97 0,96 133,8 | 90 | 7,29 | 4,66E-04 | 1,30E-01 | 9,72E-04 1,16E-08
3 467 | 1,96 0,96 133,5 | 90 | 7,31 | 4,64E-04 | 1,30E-01 | 9,71E-04 1,16E-08
4 1,96 0,96 133,5 |90 | 7,31 | 4,64E-04 | 1,30E-01 | 9,71E-04 1,16E-08
5 1,96 0,96 133,2 | 90 | 7,32 | 4,64E-04 | 1,29E-01 | 9,72E-04 1,16E-08
Mittel 1,96 0,96 133,6 7,30 | 4,65E-04 | 1,30E-01 | 9,72E-04 1,16E-08
Stabw 0,03

1 1,49 0,95 77,7 |90 | 13,00 | 2,61E-04 | 7,29E-02 | 9,39E-04 1,12E-08
2 1,49 0,95 77,7 |90 | 13,00 | 2,61E-04 | 7,29E-02 | 9,39E-04 1,12E-08
3 467 | 1,49 0,95 77,7 |90 | 12,97 | 2,62E-04 | 7,31E-02 | 9,41E-04 1,12E-08
4 1,49 0,95 77,7 |90 | 13,03 | 2,61E-04 | 7,27E-02 | 9,36E-04 1,11E-08
5 1,49 0,95 77,7 |90 | 13,07 | 2,60E-04 | 7,25E-02 | 9,33E-04 1,11E-08
Mittel 1,49 0,95 77,7 13,01 | 2,61E-04 | 7,28E-02 | 9,38E-04 1,12E-08
Stabw 0,04

1 1,51 0,95 79,6 |90 | 10,81 | 3,13E-04 | 8,75E-02 | 1,10E-03 1,31E-08
2 1,51 0,95 79,6 |90 | 10,72 | 3,16E-04 | 8,83E-02 | 1,11E-03 1,32E-08
3 519 | 1,51 0,95 79,6 |90 | 10,72 | 3,16E-04 | 8,83E-02 | 1,11E-03 1,32E-08
4 1,51 0,95 79,6 |90 | 10,75 | 3,15E-04 | 8,80E-02 | 1,11E-03 1,32E-08
5 1,51 0,95 79,6 |90 | 10,75 | 3,15E-04 | 8,80E-02 | 1,11E-03 1,32E-08
Mittel 1,51 0,95 79,6 10,75 | 3,15E-04 | 8,80E-02 | 1,11E-03 1,32E-08
Stabw 0,04
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1 1,96 0,96 133,0 | 90 | 6,18 | 5,48E-04 | 1,53E-01 | 1,15E-03 1,37E-08
2 1,96 0,96 133,0 | 90 | 6,22 | 5,45E-04 | 1,52E-01 | 1,14E-03 1,36E-08
3 519 | 1,96 0,96 133,2 | 90 | 6,25 | 5,42E-04 | 1,51E-01 | 1,14E-03 1,35E-08
4 1,96 0,96 133,2 | 90 | 6,28 | 5,40E-04 | 1,51E-01 | 1,13E-03 1,35E-08
5 1,96 0,96 133,2 | 90 | 6,25 | 5,42E-04 | 1,51E-01 | 1,14E-03 1,35E-08
Mittel 1,96 0,96 133,1 6,24 | 543E-04 | 1,52E-01 | 1,14E-03 1,36E-08
Stabw 0,04

1 2,24 0,97 162,2 |90 | 4,91 | 6,90E-04 | 1,93E-01 | 1,19E-03 1,41E-08
2 2,24 0,97 162,2 | 90 | 4,87 | 6,96E-04 | 1,94E-01 | 1,20E-03 1,43E-08
3 519 | 2,24 0,97 162,2 | 90 | 4,87 | 6,96E-04 | 1,94E-01 | 1,20E-03 1,43E-08
4 2,24 0,97 162,2 | 90 | 4,91 | 6,90E-04 | 1,93E-01 | 1,19E-03 1,41E-08
5 2,24 0,97 162,2 | 90 | 5,00 | 6,78E-04 | 1,89E-01 | 1,17E-03 1,39E-08
Mittel 2,24 0,97 162,2 491 | 6,90E-04 | 1,93E-01 | 1,19E-03 1,41E-08
Stabw 0,05

1 2,01 0,98 136,0 | 90 | 4,84 | 7,03E-04 | 1,96E-01 | 1,44E-03 1,72E-08
2 2,01 0,98 136,0 | 90 | 4,91 | 6,93E-04 | 1,93E-01 | 1,42E-03 1,69E-08
3 598 | 2,01 0,98 136,0 | 90 | 4,90 | 6,94E-04 | 1,94E-01 | 1,43E-03 1,70E-08
4 2,01 0,98 136,0 | 90 | 4,96 | 6,86E-04 | 1,92E-01 | 1,41E-03 1,68E-08
5 2,01 0,98 136,0 | 90 | 4,94 | 6,89E-04 | 1,92E-01 | 1,41E-03 1,68E-08
Mittel 2,01 0,98 136,0 491 | 6,93E-04 | 1,94E-01 | 1,42E-03 1,69E-08
Stabw 0,05

1 2,21 0,98 156,7 | 90 | 4,21 | 8,08E-04 | 2,26E-01 | 1,44E-03 1,71E-08
2 2,21 0,98 156,7 | 90 | 4,22 | 8,06E-04 | 2,25E-01 | 1,44E-03 1,71E-08
3 598 | 2,21 0,98 156,7 | 90 | 4,19 | 8,12E-04 | 2,27E-01 | 1,45E-03 1,72E-08
4 2,21 0,98 156,7 | 90 | 4,22 | 8,06E-04 | 2,25E-01 | 1,44E-03 1,71E-08
5 2,21 0,98 156,7 | 90 | 4,19 | 8,12E-04 | 2,27E-01 | 1,45E-03 1,72E-08
Mittel 2,21 0,98 156,7 4,21 | 8,09E-04 | 2,26E-01 | 1,44E-03 1,71E-08
Stabw 0,02

1 1,65 0,96 953 |90 |7,25 |4,69E-04 | 1,31E-01 | 1,38E-03 1,64E-08
2 1,64 0,96 949 |90 |7,12 |4,78E-04 | 1,33E-01 | 1,41E-03 1,67E-08
3 598 | 1,64 0,96 949 |90 |7,13 |4,77E-04 | 1,33E-01 | 1,40E-03 1,67E-08
4 1,64 0,96 949 |90 |7,18 | 4,74E-04 | 1,32E-01 | 1,39E-03 1,66E-08
5 1,64 0,96 949 |90 |7,03 |4,84E-04 | 1,35E-01 | 1,42E-03 1,69E-08
Mittel 1,64 0,96 95,0 7,14 | 4,76E-04 | 1,33E-01 | 1,40E-03 1,67E-08
Stabw 0,08
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Tabelle 29: Ubersicht iiber durchgefiihrten gProms-Simulationen fiir Modulkonzept 1.0

BaSiSfa"’ Variation 1’ D/C 1’ pperm 1’ pperm 1, pret 5, pperm 1, I—Ry LM 4, l:]totzal 1, AM 1, dM 101 pperm 11, l:]totzal 12, AM 13, LM 141 q(Z)
Fall 1 Fall 2 Fall 3 Fall 4 Fall 5 Fall 6 Fall 7 Fall 8 Fall 9 Fall 10 Fall 11 Fall 12 Fall 13 Fall 14 Fall 15 Fall 15*
Ages kmol/h 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 1,0 0,5 0,5 0,5 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
S/IC mol/mol 3,00 4,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00
Pperm bar 3 3 2,5 2 3 2 3 2 3 3 2 2 2 2 2 2
Pret bar 16 16 16 16 20 20 16 16 16 16 16 16 16 16 16 16
Tein °C 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550
Tm,aus (sOll) °C 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650
GEOMETRIE
Anzahl Membranrohre| % 100 100 100 100 100 100 100 100 130 100 100 100 130 100 100 100
Module 2-3 2-3 3 3 3 3 1 2-3 2-3 2-3 3 2-3 2-3 2 2 2
ERGEBNISSE
Vz,perm / ROBF Nmh 4,7 3,7 5,8 6,7 5,7 7,2 3,0 12,2 47 5,2 7.1 13,2 13,3 11,5 12,1 9,6
Viiz ret Nmh 2,60 2,61 2,19 1,79 2,00 1,44 3,81 4,31 2,55 2,24 1,46 3,46 3,34 4,48 4,52 5,27
XcHa % 72,8 78,0 81,3 86,8 78,1 89,0 65,3 84,3 73,0 76,7 89,5 86,7 87,0 81,8 84,7 74,3
Yh2 % 64,2 58,5 72,6 78,9 74,0 83,4 442 73,9 64,9 69,9 82,9 79,2 80,0 72,0 72,8 64,5
Sco 0,23 0,20 0,22 0,20 0,20 0,18 0,30 0,23 0,23 0,21 0,17 0,20 0,19 0,23 0,25 0,24
Scoz 0,78 0,81 0,78 0,81 0,81 0,84 0,70 0,77 0,78 0,80 0,84 0,81 0,82 0,77 0,76 0,76
Dy, % 444 43,6 56,0 65,9 55,3 72,0 26,7 59,0 451 51,3 72,0 66,0 67,2 56,0 58,0 45,0
Tm,aus (ist) °C 651 650 655 653 650 652 652 654 649 652 650 651 649 652 659 647
ZUSAMMENSETZUNG
Feed XcHa mol/mol 0,25 0,20 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25
XH20 mol/mol 0,75 0,80 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75
XH2 mol/mol 0,253 0,244 0,233 0,205 0,214 0,176 0,319 0,233 0,250 0,231 0,178 0,200 0,195 0,237 0,241 0,258
Xco mol/mol 0,046 0,032 0,054 0,056 0,047 0,053 0,046 0,059 0,046 0,047 0,052 0,055 0,054 0,056 0,062 0,049
Retentat XcHa mol/mol 0,076 0,048 0,057 0,045 0,067 0,040 0,083 0,049 0,076 0,069 0,038 0,045 0,045 0,056 0,045 0,070
Xco2 mol/mol 0,153 0,130 0,188 0,224 0,188 0,253 0,106 0,196 0,155 0,176 0,256 0,227 0,232 0,186 0,192 0,155
XH20 mol/mol 0,472 0,547 0,468 0,470 0,484 0,479 0,446 0,463 0,474 0,477 0,476 0,473 0,474 0,466 0,459 0,469
Rohranzahl 50Nm?h 11,0 14,0 9,0 8,0 9,0 7,0 17,0 5,0 11,0 10,0 8,0 4,0 4,0 5,0 5,0 6,0
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Tabelle 30: Ubersicht iiber die Ergebnisse der gProms-Simulation des Konzepts 2.0

Kin. Kat+
Variation AM q(Z), CFD HZ'Perm: B AM D/C Pret pperm Prets pperm Prets pperm
q(z)
Fall 1 Fall 2 Fall 3 Fall 4 Fall 5 Fall 6 Fall 7 Fall 8 Fall 9 Fall 10 Fall 11
Ages kmol/h 3,15 3,15 3,15 3,15 3,15 3,15 3,95 3,15 3,15 3,15 3,15
S/C mol/mol 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 3,00 4,00 3,00 3,00 3,00 3,00
Pperm bar 2 2 2 2 2 2 2 2 3 3 3
Pret bar 16 16 16 16 16 16 16 20 16 24 30
Tein 1. Stufe °C 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550 550
Taus 7. Stufe (soll) °C 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650 650
GEOMETRIE
Lz % 100 62 100 100 100 62 100 100 100 100 100
N Membranrohre % 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100
Ay / Membranmodul % 100 62 100 100 100 62 100 100 100 100 100
N Reformerrohre 7 7 8 8 8 8 8 8 8 8 8
ERGEBNISSE
Vhiz,perm Nm°/h 49,1 48,7 48,5 48,4 48,1 46,4 51,3 51,5 34,2 43,7 46,0
Viiz ret Nm’/h 6,43 6,49 6,46 6,49 6,63 6,88 8,83 4,90 11,72 6,71 5,14
Xcha % 82,6 82,2 82,3 81,9 81,8 79,8 88,3 83,1 68,6 74,4 75,2
Yh2 % 88,4 88,2 88,2 88,2 87,9 87,1 85,3 91,3 74,5 86,7 89,9
Sco 0,16 0,16 0,18 0,17 0,18 0,17 0,14 0,16 0,21 0,17 0,15
Sco2 0,83 0,83 0,81 0,82 0,82 0,82 0,86 0,84 0,79 0,84 0,85
Dy, % 69,4 68,8 68,6 68,4 68,1 65,8 72,4 72,9 48,5 61,9 65,2
Taus (ist) C 648 648 658 655 658 655 656 656 657 658 659
ZUSAMMENSETZUNG
Feed XcHa mol/mol 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,20 0,25 0,25 0,25 0,25
XH20 mol/mol 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,80 0,75 0,75 0,75 0,75
XH2 mol/mol 0,127 0,128 0,127 0,128 0,130 0,132 0,130 0,101 0,194 0,126 0,100
Xco mol/mol 0,047 0,047 0,051 0,048 0,050 0,047 0,032 0,047 0,041 0,041 0,039
Retentat XcHa mol/mol 0,060 0,062 0,061 0,062 0,062 0,068 0,030 0,062 0,091 0,085 0,086
Xco2 mol/mol 0,240 0,237 0,232 0,234 0,231 0,222 0,197 0,255 0,158 0,206 0,221
XH20 mol/mol 0,525 0,526 0,529 0,528 0,528 0,531 0,611 0,535 0,515 0,542 0,555
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Draufsicht:

Isolierung

Rohr 8 Rohr 5 Rohr 1
Retentat < <> f) ><
Roh? \/<, Rohr 3
R
/

d a N

L/ N/ )
Rohr 7 Rohr 4 Rohr 2
Seitenansicht: Reihe 5 Reihe 4 Reihe 3 Reihe 2 Reihe 1

Flamme

Abbildung 57: Mégliches Ofenkonzept, Draufsicht mit Anordnung der Reformerrohre und
Fuhrung des Retentatstroms (oben), Seitenansicht mit Brenneranordnung (unten)
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Tabelle 31: Austrittbedingungen und -zusammensetzung der einzelnen Stufen, gProms-Simulation
des Konzepts 2.0 (Fall 4)

Fall 4 Stufe1 Stufe2 Stufe3 Stufed4 Stufeb5 Stufe6 Stufe?7
Aout kmol/h 3,11 2,92 2,75 2,60 2,47 2,36 2,27
Pout Bar 15,99 15,95 15,91 15,88 15,84 15,81 15,78
Tout °C 602 612 623 631 638 647 655
Vi Nm?h 11,3 8,5 7,6 6,5 5,6 4.8 4.1
XH2, ret mol/mol 0,126 0,131 0,130 0,129 0,128 0,128 0,128
Xco,ret mol/mol 0,012 0,017 0,024 0,030 0,036 0,043 0,048
XCH4,ret mol/mol 0,176 0,154 0,134 0,115 0,097 0,079 0,062
Xco2 ret mol/mol 0,063 0,095 0,126 0,155 0,183 0,209 0,234
XH20 ret mol/mol 0,623 0,602 0,586 0,571 0,556 0,542 0,528
D/C mol/mol 3,0 3,5 3,9 4.4 5,0 57 6,9
RuBbildung

Pout MPa 1,599 1,595 1,591 1,588 1,584 1,581 1,578
Pco MPa 0,019 0,028 0,038 0,048 0,057 0,067 0,076
Pco2 MPa 0,101 0,152 0,200 0,246 0,290 0,331 0,369
Pcoz Peo?>  MPa’” 288 198 135 107 88 73 64

206



berechnet
o
N

0,1
0 T T T T 1
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5
gemessen
H.-Molanteile
0,015 /A
& COo
+10%
3 0,01 +—— 55
ey
[&]
o
(0]
£ 0,005
0 T T T
0 0,005 0,01 0,015
gemessen
CO-Molanteile
0,3
<& Umsatz X
+10% /
+ 0,2
2 —10%
c
[&]
o
3
0,1
0 T T 1
0 0,1 0,2 0,3
gemessen
CH4-Umsatz

0,6
& CH4
0,45 -
2 —-10%
g 0,3
[0
o)
0,15
O T T T 1
0 0,15 0,3 0,45 0,6
gemessen
CH,4-Molanteile
0,12
o co2 /
0,09 +10%
= —-10% /
§ 0,06
o
o]
0,03
0 T T T 1
0 0,03 0,06 0,09 0,12
gemessen
CO,-Molanteile
650
& Taus
+10%
"q-)‘ 600 __10u
c
<
(&)
o /
[0
9 550 L)
500 -+ T )
500 550 600 650
gemessen
Austrittstemperatur

Abbildung 58: Paritatsdiagramme der Parameter zum Vergleich der experimentellen mit

berechneten Werten

207



CFDO1 CFDO03

et

1)‘\‘ \\\\x\\\::‘ i e Tl
AL

Wy
PR EERINAAAR]|
ERERTSRTANT
P L
et 1
Hil
IRD

VLA
TR
VLN

TEREE
1 \\\w-;}
RSN
R
[EREEE

[ERREENE,
R
VL \\\\wfﬂ
yia et
orasas sy

1050
1038
1025
1012
1000

i |
u

[y st
AR
Wt

l\lL | LIy ThRLAA ALY

PR ALY

988

RN 975
:JIL : L \\\.\\\\\\\‘\ I 962
- 950

938
925
912
900
888
875
862
850
838
825
812
800

Abbildung 59: CFD-Simulationsergebnisse von CFD01 und CFD03, Stromungsverlauf (links)
und Temperaturverteilung (rechts) eines Reformerrohrausschnitts mit Modulkonzept 1.0
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