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1 Einleitung

Die deutsche Bundesregierung sowie die Europédische Union haben sich das
Ziel gesetzt ,die Treibhausgasemissionen bis 2050 im Vergleich zu 1990
um 80 bis 95 % zu vermindern® [29] [58] und somit eine weitestgehende
Treibhausgas-Neutralitdt zu erreichen. Zu den Treibhausgasen zidhlen neben
Kohlendioxid, Methan und Lachgas auch fluorierte Gase und fluorierte Kohlen-
wasserstoffe. In Deutschland entfallen rund 90 % der Treibhausgasemissionen
auf Kohlendioxid [211]. Dieses wird fast ausschlieBlich durch die Verbrennung
von fossilen Energietrigern wie Erdgas, Kohle und Erd6l bzw. Erdolproduk-
ten emittiert [211]. Ein Uberblick iiber den Verbrauch fossiler Energietriiger
fiir das Bezugsjahr 1990 und weitere in Form des Primirenergieverbrauchs
Deutschlands ist in Tabelle 1.1 dargestellt.

Tabelle 1.1: Primédrenergieverbrauch Deutschlands nach Energietrdgern in Petajoule (PJ) [30]

Energietriger 1990 2008 2017
Mineralol 5.217 4.904 4.698
Steinkohle 2.306 1.800 1.487
Braunkohle 3.201 1.554 1.508
Erdgas, Erdolgas 2.293 3.222 3.230
Summe fossile Energietriger (13.017) (11.480) (10.923)
Kernenergie 1.668 1.623 833
Wasser- und Windkraft 58 236 600
Andere Erneuerbare 139 911 1.181
AuBenhandelssaldo Strom 3 -81 -189
Sonstige 22 210 246
Gesamtverbrauch 14.905 14.380 13.594

Werden die Treibhausgasemissionen direkt an den Primérenergieverbrauch
in Form fossiler Energietriger gekoppelt, diirfen bei einer Verringerung der
Treibhausgasemissionen von 80-95 % bezogen auf das Jahr 1990 ein Aquiva-



1 Einleitung

lent von 651-2.603 PJ fossiler Energietriager im Jahr 2050 verbraucht werden.
Ein elementarer Baustein zum Erreichen der ambitionierten Klimaziele ist der
Nationale Aktionsplan Energieeffizienz, welcher eine Verringerung des deut-
schen Primirenergieverbrauchs um 50 % (Bezugsjahr 2008) bis zum Jahr 2050
vorsieht [31].

Um die Reduktion der Treibhausgasemissionen zu erreichen ist die Elektrifi-
zierung sowie ein massiver Ausbau von erneuerbaren Energien im deutschen
Strommix essentiell. Fiir die Stromerzeugung im Jahr 2050 werden bis zu
80-95 Y% erneuerbare Energien im Bruttostromverbrauch angestrebt [32] [43].
Es ist jedoch offensichtlich, dass sich besonders im Sektor Industrie die Bereit-
stellung von Prozesswiarme und im Sektor Verkehr der Passagier- und Giiter-
transport nicht ginzlich ohne chemische Energietriger bewerkstelligen lésst.
Das Umweltbundesamt schitzt, dass im Jahr 2050 alleine 1.360 PJ in Form von
Brennstoff hauptsichlich fiir Prozesswirme im Sektor Industrie bendtigt wer-
den [104]. Fiir die Elektromobilitit sagen die Autoren einen Stromverbrauch
von 258 PJ voraus. Der Einsatz von 258 PJ elektrischer Energie in der Mobi-
litdat konnte aufgrund des hohen Wirkungsgrades von Elektrofahrzeugen bes-
tenfalls rund 750 PJ Endenergieverbrauch ersetzen. Wird davon ausgegangen,
dass der Endenergieverbrauch fiir den Sektor Verkehr stabil bei rund 2.650 PJ
bleibt (zunehmendes Verkehrsaufkommen und steigende Effizienz heben sich
auf), so ergibt sich eine Differenz zum elektrisch betriebenen Verkehr von
1.900 PJ. Dies werden auch in Zukunft vorwiegend gasformige und fliissige
chemische Energietréiger fiir den Langstrecken-, Flug- und Transportverkehr
sein. Wasserstoff konnte zwar einen Teil des Bedarfs decken, jedoch lésst die
gegenwirtige Entwicklung der Wasserstoffinfrastruktur nicht darauf schlieBen.
Folglich kann geschlussfolgert werden, dass alleine durch die Emissionen aus
fossilen Brenn-/ Treibstoffen des Industrie- und Verkehrssektors (3.260 PJ) und
die verbleibende nicht erneuerbare Bruttostromerzeugung (5-20 %) die ange-
strebte Reduktion der Treibhausgasemissionen bis 2050 nicht erreicht werden
kann (> 651-2.603 PJ).

Eine Moglichkeit, die Emission von CO, aus fossilen Energietragern teils oder
gar ginzlich zu ersetzten ist das sog. Power-to-X (PtX) Konzept. Dabei wird in
einem ersten Schritt durch Wasserelektrolyse Wasserstoff erzeugt und in einer
optionalen folgenden Synthese weiter umgewandelt. Das Produkt ,,X* kann
dabei kiinstliches Erdgas (Substitute Natural Gas, PtSNG), fliissige Kohlen-
wasserstoffe (Liquids, PtL) oder gar chemische Produkte wie z.B. Methanol
(PtMeOH) sein. Dafiir benotigtes CO, lésst sich beispielsweise aus Biomasse
oder aus der Luft gewinnen und wird damit dem natiirlichen Kohlenstoffkreis-
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lauf nur zeitweise entzogen. So muss bei den in Deutschland sehr verbreiteten
Biogasanlagen je nach weiterer Verwendung eine CO,-Abtrennung aus dem
Rohbiogas, welches 30-45 % CO, enthilt, vorgenommen werden [16]. Damit
bietet sich eine direkte Weiterverarbeitung des abgetrennten CO, zu SNG an.
Eine anschlieende Einspeisung in das Erdgasnetz unter Einhaltung der Anfor-
derungen an die Gasbeschaffenheit ermoglicht dessen Transport und Speiche-
rung. Um die Kosten der PtSNG-Technologie zu senken und damit eine breite
Anwendung zu ermoglichen, wird gegenwirtig an der Wirkungsgradsteige-
rung gearbeitet. Durch die wirmetechnische Integration einer Hochtemperatur-
Dampfelektrolyse mit einer katalytischen CO,-Methanisierung kann eine si-
gnifikante Wirkungsgradsteigerung gegeniiber dem Stand der Technik erreicht
werden.

1.1 Zielstellung und Struktur der Arbeit

Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Erarbeitung und tiefgreifende Durchdrin-
gung der physikochemischen Prozesse eines kompakten Reaktorkonzeptes zur
effizienten Methanisierung von CO, {iber einen breiten Betriebsbereich. Dieses
Konzept dient dazu, als Teil eines neuartigen PtSNG-Prozesses eingesetzt zu
werden. Die stark exotherme Reaktion wird dabei genutzt, um Wasserdampf
zu erzeugen, der in einer Hochtemperatur-Dampfelektrolyse elektrochemisch
zu H, umgesetzt wird. Diese thermische Integration von CO,-Methanisierung
und Hochtemperatur-Dampfelektrolyse bietet die Moglichkeit einer signifikan-
ten Wirkungsgradsteigerung gegeniiber dem Stand der Technik. Um bei der
CO,-Methanisierung eine effektive Reaktionskontrolle und einen moglichst
vollstandigen Umsatz der Edukte zu erreichen, ist eine detaillierte Untersu-
chung und Optimierung der ablaufenden Transportprozesse notig. In einem
Festbettreaktor zur CO,-Methanisierung erstrecken sich diese Prozesse von
der Nanometer-Ebene im Katalysator, einer Mikrometer-Ebene der Grenz-
schichten bis zu einer Zentimeter-Ebene der technischen Reaktordimensionen.
Die Parameter, welche die Kontrolle der Reaktion letztendlich bestimmen,
sind dabei sehr vielfiltig. Neben dem strukturellen Aufbau und der Verteilung
von Katalysatorpartikeln sind auch der rdumliche Aktivititsverlauf, die War-
meleitfahigkeit der Schiittung und Betriebsbedingungen von entscheidender
Bedeutung. Da sich die einzelnen Teilvorginge von Wirme-, Stoff- und Im-
pulstransport iiberlagern ist ein moglichst detaillierter experimenteller Zugang
notig. Basierend auf experimentellen Ergebnissen und numerischen Simula-
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tionen soll das komplexe Optimierungsproblem technisch umgesetzt werden.
Dazu wird final ein Methanisierungsmodul vorgestellt, das mit gekiihlten Fest-
bettreaktoren seine Eignung als Teil einer neuartigen PtSNG-Verschaltung
bestehend aus CO,-Methanisierung und Hochtemperatur-Dampfelektrolyse
demonstriert.

Die vorliegende Arbeit besteht aus zehn Kapiteln und beschreibt schrittweise
die numerischen und experimentellen Untersuchungen des Wiarme-, Stoff- und
Impulstransports der Methanisierung von CO,.

Im zweiten Kapitel dieser Arbeit werden die Grundlagen der katalytischen
CO,-Methanisierung zusammen mit dem Stand der Technik auf dem Gebiet
der bisher verwendeten Reaktoren und Reaktorkonzepte dargelegt. AuB3erdem
wird der gegenwirtige Stand des Wissens zur Beschreibung von Wirme-, Stoft-
und Impulstransport in numerischen Festbettreaktormodellierungen wiederge-
geben.

Das dritte Kapitel ist eine energetische, auf Prozesssimulation aufgebaute Ge-
geniiberstellung von moglichen Reaktorkonzepten, welche fiir eine thermische
Integration mit einer Hochtemperatur-Dampfelektrolyse geeignet sind.

Im vierten Kapitel werden numerische Untersuchungen zur Auslegung des
Versuchstrigers vorgestellt. Zusammenfassend wird die Dimensionierung ei-
nes mit Siedewasserkiihlung versehenen Reaktors wiedergegeben.

Im fiinften Kapitel werden die Eigenschaften bidisperser Schiittungen am Bei-
spiel von Katalysatorpartikel-inerte Siliciumcarbidpartikel dargelegt. Auf der
Grundlage von experimentellen Untersuchungen der Reinstoffeigenschaften
und Korrelationen aus der Literatur wird das bidisperse System beziiglich
Porositit und Wirmetransport beschrieben.

Das sechste Kapitel beschreibt die Entwicklung des verwendeten Festbettre-
aktorkonzeptes und den Versuchsaufbau. Basierend auf der vorausgegangenen
numerischen Vorauslegung wird in diesem Abschnitt eine thermodynamische
Temperaturlimitierung durch eine gestufte CO,-Zugabe erldutert.
Experimentelle Ergebnisse des aufgebauten Versuchstrigers sind in Kapitel
Sieben zusammengestellt. Der Fokus liegt dabei auf der Temperaturentwick-
lung im katalytischen Festbett, der erzeugten Produktgaszusammensetzung
und den final erreichten Wirkungsgraden. Die experimentelle Weiterentwick-
lung der MaBnahmen fiir eine effektive Temperaturkontrolle wird ebenfalls
aufgegriffen.

In Kapitel Acht werden numerische Untersuchungen auf Grundlage der experi-
mentellen Ergebnisse des Versuchsreaktors zur katalytischen CO,-Methanisie-
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rung durchgefiihrt. Kernaussagen aus den experimentellen Ergebnissen werden
systematisch fiir die Weiterentwicklung der numerischen Reaktormodelle ge-
nutzt. Dabei werden anhand einiger weniger charakteristischer experimentell
bestimmter Groflen, Aussagen iiber die ablaufenden Vorginge im Festbettre-
aktor getroffen. Basierend auf den mit Inertmaterial verdiinnten katalytischen
Festbetten wird ein numerisches teilaufgelostes 3D-Festbettreaktormodell vor-
gestellt.

Kapitel Neun gibt ein Anwendungsbeispiel fiir ein PtSNG-Konzept mit hohem
Wirkungsgrad wieder. Dabei werden experimentelle Ergebnisse aus der ther-
mischen Kopplung des hier entwickelten optimierten Methanisierungsmoduls
zusammen mit einer Hochtemperatur-Dampfelektrolyse vorgestellt. Basierend
auf Messungen mit den Einzelmodulen wird der Wirkungsgrad dieser neuen
PtSNG-Verschaltung prisentiert.

Das abschlieBende Kapitel Zehn fasst die vorliegende Arbeit zusammen und
gibt einen Ausblick auf mogliche weiterfithrende Arbeiten.






2 Stand der Technik

2.1 Wasserelektrolyse und Elektrolyseure

Der elektrochemische Prozess der Wasserelektrolyse wird technisch genutzt,
um aus elektrischem Strom Wasserstoff und Sauerstoff zu erzeugen. Meist ist
der erzeugte Wasserstoff das gewiinschte Wertprodukt und Sauerstoff ein Ne-
benprodukt. Die Wasserelektrolyse ist eine Technologie, die bereits seit den
1890‘ern kommerziell betrieben wird [229]. Eine mdogliche Einteilung von
Elektrolyseuren unterscheidet Niedertemperatur- (NT) und Hochtemperatur-
Elektrolyseure (HT). Niedertemperatur-Elektrolyseure sind meist von der Bau-
art Alkali oder PEM (Polymer Electrolyte Membranes). Beide werden etwa
bei Temperaturen < 90 °C betrieben und spalten fliissiges Wasser (GI. 2.1) bei
Driicken von 1-100 bar in seine Bestandteile auf.

1
Hx0 ) — Hag) + 502(g) A, H® = +285 kI mol ™! 2.1)

Hochtemperatur-PEM Dampfelektrolyseure mit einer Betriebstemperatur von
etwa 100-200 °C [146] [206] werden aufgrund ihres geringen Technolo-
giereifegrades in dieser Arbeit nicht beriicksichtigt. Die Hochtemperatur-
Dampfelektrolyse ist die neueste der Technologien und befindet sich momen-
tan noch im Entwicklungsstadium [158]. Sogenannte Festoxidelektrolysezellen
(SOEC: Solid Oxide Electrolysis Cells) sind in der Lage, Dampf statt fliissigem
Wasser umzusetzen (GI. 2.2).

1
HQO(g) 4 Hz(g) + EOQ(S) A,«H(SOO OC) = 4247 kJmol_l 2.2)

Bei Temperaturen von 700-900 °C wird eine dotierte Keramik wie ZrO leitfdhig
fiir die Ladungstriger O”". Die Betriebsbereiche der verschiedenen Elektroly-
setechnologien sind in Abbildung 2.1 iiber einen Temperaturbereich dargestellt.
Die Reaktionsenthalpie A, H ist dabei die insgesamt benotigte Energiemenge
fiir die elektrochemische Aufspaltung von Wasser. Gemil3 der Gibbs-Funktion
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Abbildung 2.1: Betriebsbereiche der verschiedenen Elektrolysetechnologien

gibt sich folgender Zusammenhang mit der freien Reaktionsenthalpie A, G und
dem Produkt aus Temperatur 7 und Reaktionsentropie A, S (Gl. 2.3) [94].

ArH=A,G+T-A.S (2.3)

Der in Abbildung 2.1 dargestellte Betriebsbereich fiir Alkali- und PEM-
Elektrolyseure beinhalten ohmsche Verluste, welche nicht genutzt werden
konnen und entstehende Wirme muss durch eine aktive Kiihlung abgefiihrt
werden. Aus den jeweiligen Enthalpien (Y = A, H, A, G, T - A,.S) lasst sich
mit Gleichung 2.4 eine dquivalente Spannung U, berechnen. Dabei ist z die
Anzahl libertragener Elektronen (2 fiir Wasser) und F die Faraday-Konstante.

Y
1z F
Falls Wirme aus einer externen Quelle zur Erzeugung von Dampf genutzt
werden kann, ist die theoretisch aufzuwendende Mindestarbeit (Abb. 2.1: ther-
moneutrale Spannung) der SOEC deutlich geringer als bei Niedertemperatur-
technologien. Fiir technische Elektrolyseure gilt, dass eine Mindestspannung
bzw. Zersetzungsspannung fiir die Elektrolysereaktion aufgewendet werden
muss, die grofer ist als die theoretische (thermodynamische) Spannung [208].
Die Differenz wird als Uberspannung bezeichnet und hat kinetische Ursa-
chen [208]. Aufgrund der hohen Betriebstemperaturen besitzt die SOEC eine
signifikant hohere Elektrodenkinetik als NT-Elektrolyseure. Bei der Elektroly-
se von Dampf bleibt die thermoneutrale Spannung mit steigender Temperatur
anndhernd konstant, wohingegen die theoretische (reversible) Spannung deut-

U, 2.4)
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lich abnimmt (Abb. 2.1). Aus diesem Grund steigt der Spielraum von Uber-
spannungen, ohne die thermoneutrale Spannung zu iibersteigen. Es ist sogar
moglich eine SOEC im endothermen Modus zu betreiben, in dem nur die freie
Reaktionsenthalpie in Form elektrischer Energie zugefiihrt wird. Die Diffe-
renz (T - A, S) muss dazu aus einer externen Warmequelle auf dem jeweiligen
Temperaturniveau (700-900 °C) entnommen werden.

Aufgrund der Moglichkeit eine SOEC mit einer externen Dampfquelle zu kop-
peln ergibt sich das Potenzial Wasserstoff energetisch effizienter herzustellen
als mit N'T-Elektrolyseuren. Prozesse die Wasserstoff als Reaktant benotigen
und exotherm ablaufen, wie Fischer-Tropsch-Synthese, Methanolherstellung
oder Methanisierung lassen sich optimal an eine SOEC koppeln. Reaktions-
wirme aus den genannten Prozessen kann dabei zur Erzeugung von Dampf fiir
die SOEC genutzt und der elektrochemisch erzeugte Wasserstoff wiederum als
Edukt der Synthesen verwendet werden. Dadurch ergibt sich die Moglichkeit
einer signifikanten Effizienzsteigerung der jeweiligen Prozesse im Vergleich
zur Nutzung von NT-Elektrolyseuren. Im Folgenden wird dazu auf die Me-
thanisierung inklusive Dampferzeugung eingegangen und im Kapitel 9 die
Eignung zur stofflichen und energetischen Kopplung mit einer unter Druck
betriebenen SOEC anhand von experimentellen Daten dargelegt. Durch diese
Integration von Hochtemperatur-Dampfelektrolyse und CO,-Methanisierung
kann der Wirkungsgrad der Power-to-SNG Technologie gegeniiber dem Stand
der Technik wesentlich gesteigert werden.

2.2 Methanisierung

2.2.1 Reaktionen der CO/ CO,-Methanisierung

Die Methanisierung von CO, ist eine stark exotherme Reaktion, die unter
Volumenreduktion abladuft. Diese wurde im Jahr 1902 von Sabatier und Sende-
rens [170] [174] entdeckt. Sie wird meist heterogen an Katalysatoren mit den
Aktivkomponenten Nickel, Ruthenium oder Anderen technisch katalysiert.
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Die Methanisierung von CO, (Gl. 2.7) kann als Kombination von CO-
Methanisierung (Gl. 2.5) und reverse Wassergas-Shift-Reaktion (rWGS, GI.
2.6) angesehen werden.

CO(g) +3Ha(g) = CHy(g) + H20(q) A,H’=-206,2kImol™  (2.5)

COx(g) + Ha(g) = CO(q) + HyO () A,H° =+41,2 kImol™ (2.6)

COy(g) +4Ha(g) = CHy(g) +2H20 (o) A,H®=-165,0kImol™"  (2.7)

Mogliche Mechanismen der Umwandlung von CO, zu CH, an den aktiven
Zentren des heterogenen Katalysators werden in Kapitel 4.1 aufgegriffen. Im
folgenden Kapitel werden die thermodynamischen Gleichgewichte betrachtet
und damit thermodynamische Aussagen iiber die Gleichgewichtszusammen-
setzungen in Abhédngigkeit von Druck und Temperatur getroffen.

2.2.2 Thermodynamik der CO/ CO,-Methanisierung

Wie bereits aus Gleichung 2.7 hervorgeht wird das thermodynamische Gleich-
gewicht nach dem Prinzip von Le Chatelier [35] bei hohen Driicken und tiefen
Temperaturen auf die Seite der Produkte verschoben. Bei einer Berechnung
der Gleichgewichtszusammensetzungen muss unterschieden werden, ob CO
als Spezies mit einbezogen wird oder nicht. Eine Moglichkeit zur grafischen
Darstellung der Zusammensetzung ist der Molbruch (Stoffmengenanteil) x;.
Dieser ist bezogen auf die Komponente i definiert als Stoffmenge i pro gesamter
Stoffmenge (Gl. 2.8).

an=1 np
Im Falle von ausschlieBlich gasformigen Stoffen entspricht der Molbruch auch
dem Volumenanteil der Komponente i y;. Fiir durchstromte Systeme kdnnen
die Stoffstrome 7; anstatt der Stoffmengen n; verwendet werden. Dies gilt auch
fiir die folgenden Gréen wie Umsatz, Selektivitdt und Ausbeute (Gl. 2.9-2.12).
Fiir stochiometrische Eduktmischungen (71g72/11c 02 = 4) sind die Molbriiche in
Abbildung 2.2 fiir verschiedene Driicke in Abhingigkeit der Gleichgewichts-
temperatur dargestellt.
In Abbildung 2.2b ist CO als Spezies in der Berechnung enthalten, in Abbil-
dung 2.2a hingegen nicht. Wie sich deutlich erkennen ldsst, kommt es erst ab

X; =7y, bei Gasmischungen 2.8)

10
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Abbildung 2.2: Gleichgewichtszusammensetzung in Abhédngigkeit von Druck und Temperatur (ge-
strichelt = 30 bar)

etwa 500 °C bei 1 bar und ab etwa 600 °C bei 30 bar zu merklichen Antei-
len von CO. Insgesamt betrachtet verdeutlichen Abbildung 2.2a und 2.2b die
Gleichgewichtslage auf Seite der Produkte bei tiefen Temperaturen und hohen
Driicken.
Um technische Reaktoren quantitativ zu beschreiben, werden unter anderem
die dimensionslosen Gréfen Umsatz, Selektivitit und Ausbeute benétigt. Diese
werden im Folgenden auf die thermodynamischen Gleichgewichtsberechnun-
gen angewendet. Der Umsatz einer Komponente i X; gibt an, wie viel des
Stoffstromes umgesetzt wurde (Gl. 2.9).

Xi _ ’;li,eirf - ’;li,aus (29)

N ein

Fiir Reaktionen bei denen mehrere Edukte beteiligt sind, wird der limitierende
Reaktant verwendet (kleinstes Verhaltnis 72; ¢, /v;) [94]. Fiir die stochiometri-
sche CO,-Methanisierung kdnnen folglich beide Reaktanten genutzt werden,
wobei CO, gebriuchlicher ist. Daraus ergibt sich Gleichung 2.10 fiir den CO,-
Umsatz Xco2.

Xcon = nCOZ,e.in —NCco2,aus (2.10)
nco2,ein
In Abbildung 2.3 sind die CO,-Umsitze in Abhingigkeit der Temperatur fiir
verschiedene Driicke aufgetragen.

11
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Abbildung 2.3: CO,-Umsatz in Abhédngigkeit von Druck und Temperatur (gestrichelt = ohne CO)

Bei Temperaturen < 400 °C gibt es fiir alle aufgetragenen Driicke keine Abwei-
chungen fiir die Berechnungen mit bzw. ohne CO. Fiir die gestrichelten Linien
in Abbildung 2.3 (ohne CO) wird das Gleichgewicht mit steigender Temperatur
weiter auf die Seite der Edukte verschoben, womit der Umsatz stetig fillt. Im
Falle der Berechnungen inklusive CO-Bildung (durchgezogene Linie) kommt
es zu einem Minimum und einen darauf folgenden Anstieg des Umsatzes. Dies
ist der Bildung von CO aus der rWGS-Reaktion (Gl. 2.6) geschuldet.

Die sogenannte Reaktorselektivitit (integrale Selektivitdt) zum Produkt P aus
dem Edukt A, beschreibt beim Vorhandensein mehrerer moglicher Reaktions-
produkte, wie viel vom umgewandelten Edukt A zum gewiinschten Produkt P
wird. Auf den Fall der CO,-Methanisierung angewendet ergibt sich die Selek-
tivitdt zum Produkt CH4 aus dem Edukt CO, Scpa.co2 (Gl 2.11).

’;lCH4,aus - ’;lCH4,ein YCco2
ScHa,co2 = - - : (2.11)
nco2,ein —NCO2,aus VYCH4

Die Stochiometriekoeffizienten vcoo und vepga sind gemidll Reaktionsglei-
chung 2.7 gleich eins und nur der Vollstindigkeit halber enthalten.

Die Ausbeute eines Reaktors beschreibt, wie viel Produkt (CH,) aus dem ein-
stromenden Edukt CO, gewonnen wurde. Dies ist in Gleichung 2.12 definiert.

NCH4,aus — R"CH4,ein  VCO2 2.12)
RCO2,ein VCH4

YcHa,co2 =

Ausbeute, Umsatz und Selektivitit sind gemadB Gleichung 2.13 miteinander
gekoppelt.

12
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Ycua,co2 = Xco2 - ScHa,coz

(2.13)

Fiir die Gleichgewichtsberechnungen der CO,-Methanisierung sind die Selek-
tivitdt ScH4,co2 und Ausbeute Ycpg4, co2 in Abbildung 2.4 in Abhingigkeit
der Temperatur fiir verschiedene Driicke aufgetragen.
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Abbildung 2.4: Selektivitit und Ausbeute bei 1-30 bar und von 200-800 °C

Ohne Einbeziehung von CO ist die Selektivitdt = 1 (Abb. 2.4a) und damit die
Ausbeute (Abb. 2.4b) identisch zum Umsatz (Abb. 2.3). Wird CO als mog-
liches Produkt beriicksichtigt, bleibt die Selektivitit bis etwa 450 °C fiir alle
Driicke ~ 1 und nimmt dann monoton ab (Abb. 2.4c). Daher fillt die Ausbeute
(Abb. 2.4d) geringer aus als im Fall ohne CO-Betrachtung (Abb. 2.4a).

Ob fiir eine numerische Untersuchung der CO,-Methanisierung in Form von
Reaktorsimulationen das Einbeziehen von CO notwendig ist, hdngt folglich
besonders vom Anteil des thermodynamisch maximal gebildeten Kohlenstoff-
monoxids (Gleichgewicht) ab. In Abbildung 2.5 ist der CO-Volumenanteil
in Abhéngigkeit der Temperatur fiir verschiedene Driicke aufgetragen. Dabei
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wurde der in den experimentellen Untersuchungen (Kap. 7) relevante Betriebs-
bereich hervorgehoben.
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Abbildung 2.5: CO-Gehalt im thermodynamischen Gleichgewicht in Abhingigkeit von Druck und
Temperatur

Wie sich erkennen lésst, bleibt der Volumenanteil von CO im Druckbereich
von 10-30 bar und im Temperaturbereich von < 600 bzw. < 630 °C immer
unter 2 %. Folglich kommt es bei einer Vernachlidssigung der rWGS-Reaktion
und CO-Methanisierung nur zu einer geringen Abweichung.

Eine fiir die CO,-Methanisierung in Bezug auf Power-to-SNG Prozesse wichti-
ge GroBe ist der Wasserstoffanteil im trockenen Produktgas. Gemal [46] [203]
[204] ist fiir das deutsche Erdgasnetz aktuell ein Wasserstoffanteil von maximal
10 bzw. 2 vol.-% zuldssig, wobei Untersuchungen mit dem Ziel einer hohe-
ren Einspeisung durchgefiihrt werden [204]. Der strengere Wert von beiden
ist der Norm DIN EN 16723-2 [46] (ehemals DIN 51624 [45]) in Bezug auf
die Tanks von Erdgasfahrzeugen geschuldet. Um erzeugtes Erdgassubstitut in
das gesamte deutsche Erdgasnetz einspeisen zu diirfen, ist der genannte Was-
serstoffanteil von < 2 vol.-% bindend. In Abbildung 2.6 sind in Abhingigkeit
von Temperatur und Druck die Iso-Wasserstoffanteil-Linien 2, 5 und 10 vol.-%
eingetragen.

Wie zu erwarten steigt fiir einen gegebenen zuldssigen Wasserstoffanteil die
werlaubte Gleichgewichtstemperatur mit zunehmendem Druck. Um zum Bei-
spiel SNG bei 10 bar mit thermodynamisch maximal 2 vol.-% H, zu erhalten,
muss das Gleichgewicht bei rund 210 °C oder geringer erreicht werden. Im
Umkehrschluss bedeutet dies, dass ein technischer Reaktor im besten Fall
(Gleichgewicht wird im Reaktor erreicht) eine Austrittstemperatur von ma-
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Abbildung 2.6: Berechneter Gleichgewichtswasserstoffanteil im trockenen Gas in Abhédngigkeit
von Druck und Temperatur

ximal 210 °C aufweisen darf. Inwieweit solche Temperaturen fiir heterogen
katalysierte Reaktoren realistisch sind oder ob mehrere Reaktoren in Serie
benotigt werden, wird in den folgenden Kapiteln betrachtet.

Eine weitere technische Grofle zur Auslegung von Reaktoren ist die adiabate
Temperatur. Diese beschreibt die maximal erreichbare Temperatur in einem
Reaktor der mit seiner Umgebung keine Wirme austauscht und ist abhédngig
von der Eintrittstemperatur und dem Druck. In Abbildung 2.7 ist die adiaba-
te Temperatur in Abhéngigkeit der Eintrittstemperatur und fiir verschiedene
Driicke aufgetragen.
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Abbildung 2.7: Adiabate Gleichgewichtstemperaturen fiir stochiometrische Gemische in Abhén-
gigkeit der Eintrittstemperatur und des Druckes

Abbildung 2.7a zeigt die CO,-Methanisierung und Abbildung 2.7b die reine
CO-Methanisierung im Vergleich. In beiden Fillen erreichen die stark exo-
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thermen Reaktionen Werte von iiber 600 °C, wobei die CO-Methanisierung
hohere Temperaturen aufweist. Fiir einen Gasdruck von 30 bar und einer Re-
aktoreintrittstemperatur von 300 °C werden 794 bzw. 955 °C erreicht. Wie
in Kapitel 2.2.5 aufgefiihrt, fiihren solche Temperaturen zum rapiden Sintern
heterogener Katalysatoren und damit zu einem signifikanten Aktivitétsverlust.
Folglich ist die in einem technischen Reaktor maximal erreichbare Temperatur
durch geeignete Mallnahmen zu begrenzen. Gleichzeitig ist zu erwihnen, dass
die thermodynamische Temperaturerhohung der CO,-Methanisierung weniger
problematisch ist als bei der reinen CO-Methanisierung.

2.2.3 Reaktorkonzepte zur heterogen katalysierten
Methanisierung

Wie im vorherigen Kapitel dargestellt, konnen bei der Methanisierung von
CO/ CO, adiabate Temperaturen von deutlich iiber 700 °C auftreten. Um einen
hohen Eduktumsatz zu erreichen und ein thermisches Deaktivieren des Kataly-
sators in einem technischen Reaktor zu verhindern, ist die Temperaturkontrolle
entscheidend. Generell konnen Reaktorkonzepte zur heterogen katalytischen
Methanisierung wie in Tabelle 2.1 zusammengefasst werden [170]. Weitere
Ubersichten finden sich in [66] [179].

Tabelle 2.1: Grundsitzliche mogliche Einteilung katalytischer Reaktoren zur Methanisierung von
CO/CO, [72] [170]

Einteilung Untereinteilung
Festbettreaktoren Adiabat Gekiihlt
Strukturierte Reaktoren Mikroreaktoren Monolit-/ Wabenreaktoren

Wirbelschichtreaktoren

Suspensionsreaktoren  Blasensdule

Die Aufzidhlung (Tab. 2.1) ist dabei keinesfalls vollstindig und beriicksichtigt
z.B. keine Sonderfille wie strukturierte Mikro-Festbettreaktoren [140]. Aufler-
dem ist der Begriff ,,Strukturierte Reaktoren* keine eindeutige Abgrenzung.

Festbettreaktoren sind nach Jess und Wasserscheid [94] der am hiufigsten
eingesetzte Reaktortyp bei heterogen katalysierten Fluid-Feststoff-Reaktionen.
Dabei durchstromt das Fluid Schiittungen aus festen Katalysatorpartikeln, die in
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einem Reaktorgefifl eingebracht sind. Energetisch lassen sich Festbettreaktoren
in adiabat (ohne Wérmeabfuhr) und gekiihlt unterteilen.

Strukturierte Reaktoren sind im Allgemeinen durch eine sich wiederholende
Grundstruktur aufgebaut. Im Falle von Monolit-/ Wabenreaktoren wird Kata-
lysator auf eine keramische oder metallische Grundstruktur aufgetragen. Im
Vergleich zu anderen Reaktorarten ergibt sich durch die laminare Stromung in
den Kanilen ein wesentlich geringerer Druckverlust. Bei metallischen Waben-
korpern wird die hohere radiale Wirmeleitfahigkeit der Struktur von anderen
Autoren als vorteilhaft hervorgehoben [11] [184]. Bei der Verwendung von
Hochtemperaturstdhlen und Keramiken ist dagegen von einer geringen radia-
len Wirmeleitfahigkeit der Struktur auszugehen.

Gemil [216] sind Mikroreaktoren als Vorrichtungen definiert, die mikro-
strukturierte Merkmale mit einer Submillimeterdimension enthalten, in der
chemische Reaktionen kontinuierlich durchgefiihrt werden. Diese besitzen im
Vergleich zu anderen Reaktoren wesentlich kleinere Dimensionen in Bezug
auf die durchstromten Querschnitte und teilweise auch auf den Gesamtaufbau
[72] [74]. Daraus entstehen sehr hohe Oberfliche-zu-Volumen-Verhiltnisse.
Aufgrund einer Reduktion der Wirme- und Stofftransportwege wird eine soge-
nannte Prozessintensivierung angestrebt [18]. Die Tatsache, dass die Fertigung
von Mikroreaktoren auf kleine Materialstrome ausgelegt ist bedeutet, dass fiir
hohere Durchsétze mehrere Reaktoren verwendet werden miissen (numbering-
up) [47] [216]. GemiB [72] sind besonders die komplizierte Katalysator Auf-/
Einbringung als auch der Austausch von Katalysator als Nachteile zu nennen.
Wirbelschichtreaktoren sind grundsitzlich Festbettreaktoren bei denen das von
unten in den Behilter einstromende Fluid die festen Katalysatorpartikel flui-
disiert und damit eine sogenannte Wirbelschicht ausbildet. Aufgrund einer
intensiven Durchmischung im Reaktor werden Wérme- und Stofftransport-
vorginge intensiviert. Diese Teilchenbewegung fiihrt jedoch zu einem ver-
mehrten Abrieb der Katalysatorpartikel. Hauptnachteil ist, dass zur Erzeu-
gung einer Wirbelschicht die Stromungsgeschwindigkeit der Edukte zwischen
dem Fluidisierungs- und Austragungspunkt (Katalysator wird aus dem Reaktor
ausgetragen) eingestellt werden muss. Dementsprechend gibt es einen engen
Betriebsbereich, der den dynamischen Betrieb beziiglich Lastmodulation be-
schneidet [11].

Suspensionsreaktoren fiir die Methanisierung bestehen generell aus einem mit
fliissigem Wirmetrdgermedium gefiillten Behélter mit meist einer Zirkulati-
onsvorrichtung plus etwaiger (separater) Temperierung des Kiithimediums. Der
Wirmetrédger enthilt feste, suspendierte Katalysatorpartikel und wird von un-

17



2 Stand der Technik

ten von den gasformigen Edukten durchstromt. Es entsteht eine sogenannte
Blasenstromung. Durch die hohe Wérmekapazitit des Wirmetrdgers wird ei-
ne gute Temperaturkontrolle ermoglicht. Nachteilig fiir dieses Verfahren sind
unter anderem [11] [71] [135]:

e Bedingt durch die thermische Stabilitdt des Warmetrdgers darf dessen
Betriebsbereich nicht iiberschritten werden.

* Fliissige und gasféormige Phase miissen nach dem Reaktor getrennt wer-
den.

» Entstehung eines zusitzlichen Stofftransportwiderstandes von der gas-
formigen in die fliissige Phase.

2.2.4 Heterogen katalysierte Methanisierung als Teil von
Prozessketten

Im Folgenden wird eine technische Ubersicht zur heterogenen katalytischen
Methanisierung in Prozessketten gegeben. Dabei liegt der Fokus auf Verfahren/
Anlagen bei denen Methan als Wertprodukt verstanden wird. Prozesse bei
denen die Methanisierung als eine Art ,,Aufreinigung* dient, wie im Falle der
Ammoniaksynthese und der Wasserstofferzeugung [154], werden dabei nicht
néher betrachtet.

In Abbildung 2.8 ist eine grundsitzliche Einteilung der aktuell betriebenen
bzw. in der Forschung befindlichen Verfahren mit Methan als Wertprodukt,
dargestellt.

Bei den genannten Prozessen in Abbildung 2.8a wird Synthesegas aus Ver-
gasungsverfahren (Kohle, Biomasse, etc.) aufgereinigt und methanisiert. Ver-
fahren zur Erzeugung von Methan aus Kohlevergasung wurden besonders
intensiv in den 1970 er und 80°er Jahren untersucht [170]. Abbildung 2.8b be-
schreibt das sogenannte Biogas upgrading durch Methanisierung. Dabei wird
Rohbiogas aufbereitet und das darin enthaltene CO, mit H, methanisiert. Der
benotigte Wasserstoff kann elektrochemisch aus der Wasserelektrolyse gewon-
nen werden. Die Prozesskette ,,c* in Abbildung 2.8 beschreibt das sogenannte
Power-to-SNG Konzept, in welchem Methan aus elektrochemisch gewonne-
nem Wasserstoff zusammen mit aufbereitetem CO, entsteht. Da der oftmals
verwendete Begriff Power-to-Gas nicht eindeutig verwendet werden kann, wird
hier von Power-to-SNG oder Power-to-Methan gesprochen [66].

Die folgende Aufzidhlung fokussiert sich auf Methanisierungen, die aus Fest-
bettreaktoren bestehen. Diese werden nach [108] [170] hauptséchlich verwen-
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Abbildung 2.8: Schematische Einteilung der Prozesse mit Methanisierungsanlagen

det und deshalb wurde damit auch am meisten grofitechnische Betriebserfah-
rung gewonnen.

Eine Ubersicht der im Detail erliuterten Prozesse findet sich mit den zuge-
horigen Betriebsbedingungen und VergleichsgroBen in Tabelle 2.2 sowie in
den jeweiligen Unterkapiteln. In den aufgefiihrten Prozessen (Tab. 2.2) kom-
men unterschiedliche Mdoglichkeiten zur Begrenzung der Maximaltemperatur
in den jeweiligen Reaktoren zum Einsatz. Neben der Verwendung von gekiihl-
ten Reaktoren wird besonders eine Dampfzugabe sowie die Riickfiihrung von
Produktgas zur thermodynamischen Temperaturbegrenzung angewendet.
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2.2 Methanisierung

Comflux Prozess

Die Thyssengas GmbH hat in den 1970‘er Jahren zusammen mit der Didier En-
gineering GmbH und der DVGW-Forschungsstelle am Engler-Bunte-Institut
das Comflux Verfahren entwickelt und getestet (Abb. 2.9a). Dabei wurde Syn-
thesegas bestehend aus CO und H, in einem Wirbelschichtreaktor methanisiert.
Hierfiir wurden verschiedene Versuchsreaktoren (Abb. 2.9b) mit Innendurch-
messern von bis zu 1 m, einer Betthohe von 2-4 m und einer SNG-Produktion
von maximal 3.000 m3h™! gebaut und getestet [119]. Der Prozess beinhaltet
die Moglichkeit zur Dampfzugabe und Produktgasriickfiihrung, um die Tem-
peratur im Reaktor zu kontrollieren.

Steam Cyclon/filter

Catalystinlet ——\_

Water Mot -
thermocouple 49 . ;\

Gas outlet . :

Discharging 2009 ——— |

) o

o | i

Product gas T
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Diameter ~ 52¢ —————

Reactor

Air cooling

|
|
!
|
|
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Thermocouples i j
i1/
Exchangable Qg -
gas dismbmy \

Desulfurization Fluidized bed

Heat exchanger Recycle
compressor Gas inlet

Steam

(a) Prozess (b) Testreaktor

Abbildung 2.9: Schematisches FlieBbild des Comflux Prozesses und des Pilotreaktors (beide
(179D

Der Synthesegasdruck lag zwischen 20-60 bar und die kumulative Testzeit des
grofiten Versuchsreaktors bei 8.000 h. In den Versuchen konnte eine Lastmo-
dulation von 30-100 % erfolgreich demonstriert werden und der resultierende
Partikelabrieb unter 0,04 gew.-% pro Tag gehalten werden.

Das Konzept wurde vom Paul Scherrer Institut weiterentwickelt und im Rah-
men des Europiischen Forschungsprojektes Bio-SNG eine | MW (SNG) Wir-
belschichtmethanisierung in Giissing (Osterreich) errichtet [170] [179]. Die
in Giissing gesammelten Erfahrungen werden in weiteren Projekten genutzt [4].
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HICOM Prozess

Die Britisch Gas (BTG) [friiher: British Gas Corporation (BGC)] hat den
HICOM (High CO Methanation) Prozess zur direkten Hochtemperatur-
Methanisierung entwickelt (Abb. 2.10). Die Quellen [108] und [170] be-
zeichnen dieses Verfahren auch als Conoco/ BTG bzw. Conoco/ BTC Prozess.

Main methanation Recycle Non-recycle methanation

Saturator stages Compressor stages

Steam

S

Purified

|

|

|

feed gas |

— | Product gas

S

|

|

|

|

|

|

|

|

|

Abbildung 2.10: Schematisches FlieBbild des HICOM Prozesses [108]

Im HICOM Prozess wird Synthesegas aus einem Vergaser durch eine Serie
adiabater Reaktoren geleitet. Vor dem ersten Reaktor wird Dampf zugegeben
um die Entstehung von Kohlenstoffablagerungen zu unterbinden. Gleichzeitig
wird gekiihltes Produktgas riickgefiihrt um die Reaktortemperatur zu kon-
trollieren. Vor dem zweiten Reaktor kann frisches Synthesegas zugegeben
werden, welches die Menge an zuriickgefiihrtem Produktgas vor Reaktor 1
reduziert. Die Betriebsbedingungen wihrend der Tests lagen bei einem Gas-
druck von 25-70 bar und maximalen Temperaturen in den Reaktoren zwischen
460-640 °C [49]. Der Prozess wurde in einem semi-kommerziellen Maf3stab
an einem Vergaser in Westfield (Schottland) getestet. Insgesamt summiert sich
die Testzeit auf 15.000 h [49] [108] [170] [154].
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RMP Prozess

Die Ralph M. Parsons Company (RMP, Vereinigte Staaten) hat einen Prozess
entwickelt, welcher zur Methanisierung 4-6 adiabate Festbettreaktoren (Abb.
2.11) nutzt.

Synthesegas

Dampf

Adiab. Adiab. Adiab.

R5 R6

gt
ég
gt
5%
£IX
50X

Abbildung 2.11: Schematisches FlieSbild des RMP Prozesses

Der Synthesegasstrom wird variabel auf die ersten drei Reaktoren aufgespal-
ten, wobei vor R1 Dampf zugegeben wird. Die Dampfzugabe erfolgte zum
einen zur Temperaturkontrolle in R1 und zum anderen, um die Entstehung
von Kohlenstoffablagerungen zu unterbinden. Nach den jeweiligen Reaktor-
austritten erfolgt eine Gaskiihlung. Die Reaktortemperaturen erreichten in den
durchgefiihrten Tests bis zu 780 °C. Das Konzept wurde nach 1977 nicht weiter
verfolgt und folglich keine kommerzielle Anlage gebaut [108] [170].

ICV/ Koppers Prozess

Die Firmen Imperial Chemical Industries (ICI, Vereinigtes Konigreich) und
Koppers (bzw. Krupp Koppers, Deutschland/USA) haben einen Prozess zur
Methanisierung von Synthesegas aus einem Koppers-Totzek Kohlevergaser
entwickelt (Abb. 2.12).

Die Methanisierung besteht aus drei adiabaten Reaktoren mit einer Dampf-
zugabe vor R1 um die Maximaltemperatur auf < 750 °C zu begrenzen. Nach
einer Versuchszeit von 1.500 h und Reaktortemperaturen von bis zu 750 °C hat
sich gezeigt, dass der selbst entwickelte Nickel-Katalysator (60 gew.-% NiO)
eine industriell akzeptable Deaktivierungsrate aufweist. Das Konzept wurde
kommerziell nicht umgesetzt [108] [154] [170].
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Synthesegas Dampf

N IR R

Entschwefelung Methanisierung

Abbildung 2.12: Schematisches FlieBbild des ICI Koppers Prozesses (nach [154])

Lurgi Prozess

Die Lurgi GmbH hat in den 1970‘ern einen Methanisierungsprozess bestehend
aus zwei adiabaten Reaktoren und einer Produktgasriickfiihrung entwickelt und
getestet (Abb. 2.13).

Adiab. Adiab.

SNG

H,O

Abbildung 2.13: Schematisches FlieBbild des Lurgi Prozesses

Eine Pilotanlage wurde zusammen mit SASOL in Sasolburg (Stidafrika), sowie
eine weitere mit der El Paso Natural Gas Corporation in Schwechat (Oster-
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reich) gebaut. Im Rahmen der Untersuchungen wurden zwei verschiedene
Katalysatoren verwendet. Hierbei handelt es sich einerseits um einen kom-
merziellen 20 gew.-% Ni-Al,05 Katalysator und andererseits um einen von
BASF entwickelten 55 gew.-% Nickel-Katalysator (Bezeichnung G1-85). Der
von BASF entwickelte Katalysator zeigte eine deutlich geringere thermische
und durch Dampfiiberschuss verursachte Deaktivierung. Zusitzlich wurde
die Katalysatorvergiftung durch Schwefelwasserstoff experimentell untersucht
und eine rasche Aktivitdtsabnahme, selbst bei geringen H,S-Konzentrationen,
festgestellt [S5]. Basierend auf den Ergebnissen wurde die erste kommerzielle
Kohle zu SNG Anlage (Great Plains Synfuels Plant) in Beulah, North Dakota
(USA) gebaut. Seit der Kommissionierung 1984 lag die Anlagenverfiigbarkeit
bei 98,7 % in 20 Jahren Betrieb [108] [170].

Lurgi/ Air Liquide hat den Prozess in den letzten Jahren auf hohere Reaktor-
temperaturen von bis zu 650 °C weiterentwickelt (Lurgi HT SNG Process)
und BASF einen entsprechenden Hochtemperaturkatalysator (G1-86HT) her-
gestellt [219].

TREMP Prozess

In den 1970 und 80°er Jahren haben die Kernforschungsanlage Jiilich GmbH,
die Rheinische Braunkohlenwerke AG und die Firma Haldor Topsge (Déne-
mark) gemeinsam am NFE Projekt gearbeitet (vgl. IRMA Prozess). Zur Metha-
nisierung von Synthesegas wurden ADAM I und II (Anlage mit Drei Adiabaten
Methanisierungsreaktoren) auf Basis des Haldor Topsge TREMP (Topsge‘s
Recycle Energy efficient Methanation Process, Abb. 2.14) Prozesses gebaut.
Gemail [92] kann der Prozess auch aus vier Festbettreaktoren bestehen. Die
Temperaturen in den adiabaten Reaktoren erreichten bis zu 700 °C und Drii-
cke von bis zu 30 bar [84]. Die Reaktionswirme wurde zur Erzeugung von
iberhitztem Dampf genutzt. Vor dem Projektende 1986 wurden teils meh-
rere tausend Betriebsstunden erreicht. Der TREMP Prozess wird noch heute
kommerziell angeboten und findet unter anderem in der GoBiGas Anlage in
Goteborg (Schweden) Verwendung [108] [170] [205]. Dabei wurden (Projekt-
dauer GoBiGas: 2005-2018) aus einer Biomassevergasung und anschlieender
Methanisierung von Synthesegas bis zu 20 MW SNG kommerziell herge-
stellt [205].
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Abbildung 2.14: Schematische Darstellung des TREMP Prozesses

Linde Prozess

Die Firma Linde hat in den 1970°er Jahren einen sogenannten ,,Isothermre-
aktor* sowie einen Prozess zur Methanisierung von Synthesegas (Abb. 2.15)
entwickelt [118].

Der Reaktor (Abb. 2.15a) besteht aus einem innen liegenden gewickelten
Rohrbiindel das von Wasser durchstromt und verdampft wird. Katalysator wird
durch Riitteln und Vibrieren in den Reaktorraum um das Rohrbiindel einge-
bracht. Gemdl3 Lohmuiller [118] entsteht dadurch eine gleichméBige, von den
Rohren gekiihlte Schiittung, die sehr gute stromungs- und wirmetechnische
Eigenschaften besitzt.

Der Linde Methanisierungsprozess (Abb. 2.15b) besteht aus einem Linde
Isothermreaktor und einem adiabaten Reaktor, wobei kleinere Variationsmog-
lichkeiten genannt werden [118]. Das Synthesegas kann dabei mit Dampf
versetzt und variabel auf die zwei Reaktoren aufgeteilt werden. Der Iso-
thermreaktor kommt aktuell weltweit in der Methanolsynthese zum Ein-
satz [108] [118] [170].
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Damp"zz 0 | Gas zur Methanisierung
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(a) Isothermreaktor [118] (b) Linde Prozess

Abbildung 2.15: Schematische Darstellung des Linde Reaktors und Fliefbild des Prozesses

IRMA

Im Rahmen des Projektes Nukleare Fernenergie (NFE) wurde ab 1975 die
Moglichkeit eines Energietransportsystems auf Basis von Methan-Dampfre-
formierung (Wiarmeaufnahme), Synthesegastransport in Pipelines und Metha-
nisierung (Warmeabgabe) als Kreisprozess untersucht [159]. Die zur Dampfre-
formierung benotigte Wirme sollte durch einen Hochtemperatur-Kernreaktor
bereitgestellt werden. Dazu wurden verschiedene Pilot- und GroB3versuchsan-
lagen fiir bis zu 8.000 h betrieben. Die Methanisierungsanlagen ADAM I und
ADAM 11 bestehen aus drei adiabaten Methanisierungsreaktoren mit teilwei-
ser Produktgasriickfiihrung. Dies ist im Unterabschnitt ,,[REMP Prozess* des
vorliegenden Kapitels beschrieben. Als Alternative zu den ADAM Methani-
sierungsprozessen wurde 1981 zusammen mit der Firma Haldor Topsge der
sog. ,,Innengekiihlte Reaktor fiir Methanisierungs-Anlagen* (IRMA) entwi-
ckelt und gebaut. IRMA entspricht dabei einem mit Siedewasser gekiihlten
Rohrbiindelreaktor. Dieser ist schematisch in Abbildung 2.16 dargestellt.

Im IRMA Prozess (Abb. 2.16) wurden bis zu 600 m® h~! (NTP) Synthesegas bei
16 bzw. 28 bar aus einer vorherigen Dampfreformierung auf 250-300 °C tem-
periert, entschwefelt (R104) und anschlieend in den IRMA Reaktor (R201)
geleitet. IRMA wurde iiber Siedewasser im Temperaturbereich von 250-311 °C
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Abbildung 2.16: Schematisches FlieBbild der IRMA Anlage [159] (modifiziert)

(40 - 100 bar) gekiihlt. Die Betriebszeit von IRMA kann in drei Testphasen
mit entsprechenden Umbauten unterteilt werden [85]:

Phase 1: Fiinf gerade Reaktionsrohre (8 m Linge und 47,7 mm Innendurchmes-
ser) komplett gefiillt mit 4,3 mm MCR-2X Nickel-Katalysatorpellets. Hierbei
wurde die adiabate Temperatur fiir das Einsatzgas von 760 °C erreicht und
konnte nur durch Zugabe von Wasserdampf bzw. eine andere Synthesegaszu-
sammensetzung reduziert werden.

Phase 2: Zwei gerade Reaktionsrohre (4 m Linge befiillt mit 47,7 mm Innen-
durchmesser). Die ersten 3 m Schiittung bestanden aus 8 mm Pellets, gefolgt
von 1 m Schiittung aus 4,3 mm Pellets. Dadurch konnte die maximale Tempe-
ratur (und der Druckverlust) deutlich von der adiabaten Temperatur reduziert
werden.

Phase 3: Drei gestufte Reaktionsrohre mit den in Abbildung 2.17 dargestellten
Abmessungen. Die Konfiguration begrenzte die in den Versuchen erreichte
Maximaltemperatur auf 640 °C, wobei Druckverluste von bis zu 6,5 bar er-
reicht wurden. Dies entspricht rund 23 % des Betriebsdrucks von 28 bar.

Bei den Untersuchungen des IRMA Reaktors ist besonders die Entwicklung
hin zu groeren Katalysatorpartikeln und den gestuften Reaktionsrohren her-
vorzuheben. Beziiglich der Temperaturkontrolle bewirkt die Querschnittsver-
jiingung (des Eintrittsbereichs) und Reduktion der Rohranzahl auf drei Stiick
eine Steigerung der Stromungsgeschwindigkeit und damit ein hohere effektive
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Abbildung 2.17: Schematisches Darstellung der in Phase 3 eingesetzten Reaktionsrohre [86] (mo-
difiziert)

Wirmeleitfahigkeit des Festbettes durch dispersive Vermischung. Gleichzeitig
reduzieren die Katalysatorpellets mit einem groBeren Durchmesser die ver-
fligbare AufBlenoberfliche und damit auch den Stofftransport. Somit wird die
effektive Reaktionsgeschwindigkeit in der Verjiingungszone gesenkt.
Zusammenfassend konnte mit der IRMA Versuchsanlage die Eignung der Me-
thanisierung CO-reicher Synthesegase in einem mit Siedewasser gekiihlten
Rohrbiindelreaktor demonstriert werden. Dabei wurden besonders die Ka-
talysatorform und Stromungsgeschwindigkeit zur Reduzierung der Hot-Spot
Temperatur erfolgreich angewendet.

VESTA Prozess

Amec Foster Wheeler (Vereinigtes Konigreich) hat zusammen mit Clariant
(Schweitz) den VESTA Methanisierungsprozess entwickelt. Der Prozess (Abb.
2.18) besteht aus 2-3 Reaktoren in Serie ohne Produktgasriickfithrung und
beruht geméf [170] auf der ICI Technik aus den 1970er Jahren.

Die Temperatur in den Reaktoren wird durch die Zugabe von Wasser(dampf)
und CO,-Uberschuss thermodynamisch auf maximal 550 °C begrenzt. Bilder
der Reaktoren, aus denen deren Dimensionen abgeleitet werden kdnnen, befin-
den sich in [168] [172]. Eine Pilotanlage mit 100 m> h~! (NTP) SNG Kapazitit
wurde 2014 in Nanjing (China) in Betrieb genommen. Zum Einsatz kommt
der Clariant Katalysator SNG5000 [168] [172] [173].
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Abbildung 2.18: Schematisches FlieBbild des VESTA Prozesses [172]

Audi e-gas PtG-Anlage

Die Audi e-gas PtSNG-Anlage in Werlte (Abb. 2.19) ist seit 2013 in Betrieb.
Es ist die weltweit erste und gegenwirtig grofite kommerzielle PtSNG-Anlage
mit einer reinen CO,-Methanisierung [10] [192] [193]. Wasserstoff aus alkali-
schen Elektrolyseuren wird zusammen mit CO, in einem einzelnen gekiihlten
Rohrbiindel-Festbettreaktor methanisiert. Gemél Specht [192] erfolgt die Ein-
speisung des erzeugten SNG in das ortliche Gasverteilnetz (L-Gas) bei 1,8 bar
bzw. bei 35-45 bar in das Transportnetz, wenn die Kapazitit des Verteilnetzes
erschopft ist.

H, H,
(Elektro- === Speicher W
lyse) Reaktor
T Dosier- SNG
11 system -
s o
11 11
11 1
CO, 11 i
(Amin- 11
wasche) @ 11 11
11
T 7T o
h 11 i 11
11 1 L1
Qout Qin Qin Qin .
Wé&rmemanagement > Qout

Abbildung 2.19: Schematisches Aufbau der Audi e-gas Anlage [192]
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Gemil Rieke [164] handelt es sich bei den Elektrolyseuren um drei atmosphé-
risch betriebene 2 MW (elektrisch) Alkali Module der Firma McPhy [130], die
bei 80 °C und einer Einzelmodulation von 30-100 % maximal 1.310 m?h~!
(NTP) Wasserstoff erzeugen. Anschliefend wird der erzeugte Wasserstoft ge-
reinigt, konditioniert und iiber separate Kompressoren einem Pufferspeicher
(1.200 m*® (NTP) H,) bei 8-10 bar zugefiihrt. Die Elektrolyseure konnen sehr
reaktionsschnell und flexibel zwischen Teillast und Volllast betrieben wer-
den [41].

Als CO,-Quelle dient eine Abfall-Biogasanlage aus der mittels Aminwédsche
des Rohbiogases CO, mit hoher Reinheit gewonnen wird. Die fiir die Wasche
erforderlich Prozesswiarme wird dabei aus dem Mathanisierungsprozess ge-
wonnen.

Der Rohrbiindelreaktor der Methanisierung ist darauf ausgelegt maximal
325 m3h~! (NTP) CO, umzusetzen, womit maximal 325 m?h~! (NTP) CH,4
erzeugt werden. Die zugrundeliegende Reaktortechnik wurde am Zentrum
fiir Sonnenenergie- und Wasserstoff-Forschung entwickelt [60]. Der CO,-
Methanisierung Rohrbiindelreaktor wird durch eine Salzschmelze mittels min-
destens zwei getrennter Kiihlkreisldufe zur Erzeugung eines Temperaturprofils
gekiihlt [192]. Schematisch ist der Reaktor in Abbildung 2.20 dargestellt.
Eine Besonderheit des Reaktors ist ,,die gestufte Eduktzugabe durch ein Ver-
driangungsrohr am Reaktoreintritt, um die Hot-Spot-Temperatur zu begren-
zen® [192]. Gemal Offenlegungsschrift DE 102010040757 Al [113] wird
durch das Verdriangungsrohr ein verbesserter Wirmetransport erzielt, da da-
durch ein geringerer Abstand zwischen Wirmefreisetzung und Kiihlwand re-
sultiert. Durch Austrittsoéffnungen fiir Eduktgas im Verdringungsrohr soll der
,.Bereich der maximalen Reaktionstemperatur vergrofert und dadurch die ma-
ximale Reaktionstemperatur selbst verringert* [113] werden. Eine Verdiinnung
der Eduktgase H, und CO, mit Wasserdampf oder eine Riickfiihrung von Pro-
duktgasen erfolgt dabei nicht. Der Reaktor wurde von der Firma MAN Diesel &
Turbo konstruiert und gefertigt [124]. Es sind keine Literaturquellen zu den Di-
mensionen der Reaktions- und Verdringungsrohre als auch deren Anzahl und
Linge bekannt. Es ist ebenfalls nicht bekannt, ob sich der Rektionsrohrquer-
schnitt {iber dessen Liange (vgl. IRMA Anlage) dndert. GemaB3 Heinrich [81]
kann der mit Clariant Katalysator [65] bestiickte Methanisierungsreaktor von
70-100 % Last moduliert und mit einer GHSV von 1.000-2.000 h™' (Gl.
2.14) betrieben werden. Uber den Gasdruck im Rohrbiindelreaktor liegen kei-
ne genauen Erkenntnisse vor. Es ist jedoch von 5-10 bar (10 bar = Druck im
H,-Puffer) auszugehen [196].
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Abbildung 2.20: ,,Schematischer Aufbau des salzschmelzegekiihlten Rohrbiindelreaktors mit zwei
getrennten Kiihlkreisldufen und gestufter Eduktgaszugabe durch ein Verdriin-
gungsrohr* [192]

In Abbildung 2.21 ist die Gaszusammensetzung beim Anfahren der Audi e-gas
Anlage auf Volllast iiber der Zeit aufgetragen.

Bei Sekunde 0 wird der Reaktor aus dem Standby Zustand unter H,-Atmosphére
und mit vortemperiertem Kiihlmedium mit Eduktgas beaufschlagt. Nach 300 s
tibersteigt die Methankonzentration bereits 90 vol.-%.

Der Gesamtwirkungsgrad der Anlage wird mit 54 % (ohne genaue Definition
des Wirkungsgrades) angegeben [10] [41].
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Abbildung 2.21: ,,Gasqualitit beim Anfahren des Methanisierungsreaktors und Einspeisung des
Produktgases in das Erdgasnetz (T = 200-600 °C; p = 6,5 bary; SV =
1500 leguer 121 h™1 [192]

cat

Weitere Anlagen/ Prozesse/ Reaktoren

Die vorangegangene Beschreibung einzelner heterogen katalysierter Metha-
nisierungsprozesse ist keinesfalls vollstindig. Momentan kommt es aufgrund
der Forschung zum Thema Power-to-SNG vermehrt zu Untersuchungen der
CO,-Methanisierung und es werden entsprechende Anlagen/ Versuchsreak-
toren gebaut. Exemplarisch kann auf die aktuellen Arbeiten der folgenden
Forschungseinrichtungen, Firmen und Projekte verwiesen werden:

» Forschung des Zentrums fiir Sonnenenergie- und Wasserstoff-Forschung
Baden-Wiirttemberg (25 und 250 kW, Anlagen) [60] [163] [192] [193],

 Forschung der Firma Haldor Topsge [79],

 Forschungsprojekt Jupiter 1000, bestehend aus einer | MW, Elektrolyse
und CO,-Methanisierung [95],

* Kopernikus-Projekt P2X [28] [101],

 Forschungsprojekt Store&Go bestehend aus drei Demoanalgen mit un-
terschiedlichen Methanisierungstechnologien [198],

 Forschung der Firma INERATEC GmbH [91] und der Firma ATMOSTAT
[6] zu mikrostrukturierten Methanisierungsreaktoren.

Eine Ubersicht ist in [10] [66] [226] zu finden.
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Fazit

Die vorgestellten heterogen katalysierten Methanisierungsprozesse zeigen,
dass es sich bei den groBtechnisch verwirklichten Methanisierungsreaktoren
fast ausschlieBlich um Festbettreaktoren handelt. Mehrheitlich werden/ wurden
diese adiabat betrieben, von Synthesegas gespeist und durch die Zugabe von
Dampf bzw. durch die Rezirkulation von Produktgas thermodynamisch in ihrer
Maximaltemperatur begrenzt. Gekiihlte Reaktoren im Design eines Rohrbiin-
dels bieten dagegen eindeutig Vorteile bei der Prozessvereinfachung. Das Audi
e-gas Projekt ist die einzige Anlage, die groBtechnisch kein Synthesegas son-
dern CO, methanisiert. Aufgrund der vorhandenen experimentellen Ergebnisse
der jeweiligen Projekte ist eine breite Wissensgrundlage fiir Festbettreaktoren
vorhanden.

2.2.5 Heterogene Katalysatoren zur Methanisierung von
CO und CO,

Fiir die heterogen katalysierte Methanisierung von CO bzw. CO, kénnen ver-
schiedene Aktivkomponenten genutzt werden. Im Allgemeinen werden haupt-
sdchlich Metalle der 8.-10. Nebengruppe des Periodensystems wie Ru, Ni, Ir,
Fe, Co etc. [170] genannt. Dabei wird Ruthenium die héchste Aktivitit zuge-
schrieben [134] [151]. Ein grofer Nachteil ist dabei der Preis von Ruthenium,
welcher gemdf [170] 120 Mal hoher ist als der von Nickel und somit keine
Verwendung in industriellen SNG Prozessen findet. Nach [134] ist Nickel das
selektivste Metall und durch seinen niedrigen Preis in Kombination mit seiner
hohen Aktivitidt der am hédufigsten verwendete Katalysator. Die Selektivitét
wird gemif [72] mit fast 100 % fiir die Methanisierung von CO, beschrieben.
Industriell wird Nickel auf pordse Triger (in der Regel y-Al,03) aufgebracht
und meist in Form von Zylindern/ Pellets bzw. Extrudaten hergestellt. Eine
Ubersicht kommerziell verfiigbarer Methanisierungskatalysatoren findet sich
in Tabelle A.1 im Anhang (Kap. A.1).
Zum Vergleich der Leistungsfihigkeit von Reaktoren und damit auch den
verwendeten Katalysatoren wird oft die Gas Hourly Space Velocity (GHSV;
Deutsch: Raumgeschwindigkeit) verwendet. Diese wird bei NTP Bedingungen
GHSVyr p als Volumenstrom Eduktgase V,;, pro (mit Katalysator gefiilltem)
Reaktorvolumen V;..qkr0r gebildet (Gl. 2.14).
Vein -1
GHSVnTp = ——— [h7'] (2.14)

Vreaktor
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Die Raumzeit kann als eine Art Katalysatorbelastung verstanden werden. Errei-
chen zum Beispiel zwei verschiedene Reaktoren bei unterschiedlichen GHSV's
den selben Umsatz, so setzt der Katalysator mit der hoheren Raumzeit auch
mehr Edukte um. Die Verweilzeit dagegen beschreibt die Dauer welche ein
Gemischvolumenstrom im Reaktor verbleibt. Sie wird gebildet als Quotient
von tatsdchlichem Volumenstrom (entsprechend der jeweiligen Dichte) pro
Reaktorvolumen (GI. 2.15).

Vreaktor
=—- |s 2.15
V. [s] (2.15)

Eine Anderung des Gemischvolumenstroms durch chemische Reaktion oder
Dichtednderung wird mit der Definition in Gleichung 2.15 nicht erfasst.

Mit der GHSV ist es zwar moglich Katalysatoren zu vergleichen, es werden
jedoch spezifische Eigenschaften wie Beladung mit Aktivkomponente, Par-
tikelform, Durchmischung im Reaktor, etc. nicht mit einbezogen. Angaben
zur Beladung von kommerziellen Katalysatoren mit Aktivkomponente finden
sich in Tabelle A.1 im Anhang (Kap. A.1) und liegen bei Nickel zwischen
14-55 gew.-%.

Katalysatoren zur Methanisierung werden aufgrund der fein dispergierten ak-
tiven Metallphase und der daraus entstehenden Gefahr einer pyrophoren Reak-
tion mit Umgebungsluft meist in oxidierter Form hergestellt und transportiert.
Daher miissen diese vor dem Start der Methanisierungsreaktion gemal Glei-
chung 2.16 fiir Nickel als Aktivkomponente reduziert werden.

NiO + H, > Ni+ H,0 A,H°=+2,6kJmol™! (2.16)

Die Reduktion von NiO mit H, ist schwach endotherm und bildet als Pro-
dukt Wasser. Ist die Beladung mit Aktivkomponente bekannt, kann tiber die
Menge an produziertem Wasser eine Aussage iiber die Giite der Katalysator-
reduktion getroffen werden. Die zur Reduktion von oxidierten Katalysatoren
notigen Gasmischungen, Temperaturen und Dauern finden sich unter anderem
beispielhaft in [52] [69]. Praktisch gesehen ist besonders die Temperatur bei
welcher der Reduktionsvorgang in signifikanter Quantitit beginnt entschei-
dend und wird von Golosman und Efremov [69] mit 250 °C angegeben. Es gibt
jedoch kommerzielle vorreduzierte bzw. teil-vorreduzierte Katalysatoren auf
dem Markt [52] [172].

Ein weiterer wichtiger Punkt beim Umgang mit Nickel-Katalysator unter nied-
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rigen Temperaturen ist die Bildung von Nickeltetracarbonyl Ni(CO),. Elemen-
tarer Nickel kann zusammen mit CO das hochgiftige, gasformige Nickelte-
tracarbonyl bilden und damit die Aktivkomponente (Ni) bei entsprechenden
Temperaturen in die Gasphase iibergehen (GI. 2.17).

Ni(s) +4CO(g) = [Ni (CO)4l(,, AH’=-159,5kImol™"  (2.17)

Beziiglich den CO-Partialdriicken und Temperaturen mit starker Nickeltetra-
carbonylbildung herrscht grofitenteils noch Uneinigkeit in der Literatur. So
werden Untergrenzen der Bildung mit Temperaturen von 0-60 °C und Ober-
grenzen, an denen sich Nickeltetracarbonyl wieder zersetzt, mit 150-425 °C
angegeben [12] [60] [70] [102] [188].

Beziiglich des Temperaturbereichs in dem Nickel als Methanisierungskataly-
sator eingesetzt werden kann/ sollte, muss im unteren Bereich ebenfalls die
katalytische ,,Ziindfdhigkeit” beachtet werden. Die katalytische Ziindtempera-
tur beschreibt die Temperatur bei der es zu einer signifikanten Reaktionsrate
und damit verbundenen Warmefreisetzung kommt. Sie ist unter anderem von
der Reaktorkonfiguration, dem Volumenstrom und der Eduktzusammenset-
zung abhingig. Aufgrund der nicht eindeutigen Definition ist die genannte
Temperatur nicht verallgemeinerbar. Specht beschreibt in seinen Untersuchun-
gen Ziindtemperaturen von > 190 °C fiir die CO,-Methanisierung an Nickel-
Katalysatoren [192] [193].

Beziiglich der Temperaturobergrenze, an der es zu einer signifikanten ther-
mischen Degradation des Katalysators (Sintern) kommt, herrscht bei anderen
Autoren Uneinigkeit [12] [140] [155] [171] [178]. Einige gemessene Reak-
tortemperaturverlidufe sowie die zeitliche Anderung dieser, was ein starker
Indikator fiir thermisches Sintern ist, sind Abbildung 2.22 zusammengefasst.
In den Abbildungen 2.22 a-c ist die Methanisierung von Synthesegasen dar-
gestellt, wie auch schon im Kapitel 2.2.3 beschrieben. Dabei werden in den
Temperaturverldufen a und b Temperaturen > 700 °C erreicht und fiir mehr
als 2.000 h beibehalten. Mit steigender Versuchsdauer kommt es zu einer
Verschiebung des Hot-Spots weiter stromabwirts. Dies wird der thermischen
Deaktivierung von Katalysator in der Zone der hochsten Temperaturen zuge-
schrieben. Bei Temperaturen < 700 °C sind selbst bei 1.000 h Betriebszeit bzw.
nach 900 Lastzyklen keine Verdnderungen der Hot-Spot Position und Tempe-
ratur wahrzunehmen (Abb. 2.22¢ und db). Zusammengefasst finden sich in der
Literatur Obergrenzen von 550-700 °C als vertretbare Maximaltemperatur fiir
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Abbildung 2.22: Zeitlicher Einfluss der Maximaltemperatur auf die Temperaturprofile in verschie-
denen Reaktoren/ Prozessen

Nickel-Katalysatoren [69] [79] [84] [92] [154] [168] [192] [193]. Es ist jedoch
klar, dass Sintervorgénge nicht ab einer bestimmten Temperatur beginnen, son-
dern mit steigender Temperatur an Bedeutung gewinnen. Bezugnehmend auf
die oben genannten Quellen kann in Abhéngigkeit vom Hersteller/ Katalysator,
von einer vertretbaren Maximaltemperatur von 650 °C ausgegangen werden.
Unter Beriicksichtigung der in den vorherigen Kapiteln dargelegten Faktoren
ergibt sich ein Betriebsfenster fiir die CO,-Methanisierung in Festbettreakto-
ren, welches wie folgt begrenzt wird:
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e Minimaltemperatur: katalytisches Ziinden und die Bildung von Nickel-
tetracarbonyl in Anwesenheit von CO.

* Maximaltemperatur: thermisches Deaktivieren des eingesetzten hetero-
genen Katalysators.

* Druckbereich: Lage des thermodynamischen Gleichgewichts sowie Pro-
zessanforderung wie z.B. BaugroBe, Einspeisedruck des Produktgases
etc.

Das Betriebsfenster der katalytischen CO,-Methanisierung in Festbettreakto-
ren ist schematisch in Abbildung 2.23 dargestellt.
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Abbildung 2.23: Betriebsfenster fiir die technische Methanisierung CO,-Methanisierung in Fest-
bettreaktoren

Wird Katalysator in einem technischen Prozess unter Beriicksichtigung des
Betriebsfensters und unter Ausschluss weiterer Deaktivierungsmechanismen
wie Vergiftung, Fouling, Verfliichtigung von Aktivkomponente, mechanischer
Zerstorung, etc. [12] verwendet, so konnen Lebenszeiten von 10 a [154] und
mehr [69] erreicht werden.

2.2.6 Konstruktive MaBnahmen zur Temperaturkontrolle in
Festbettreaktoren

In Kapitel 2.2.2 wurde gezeigt, dass die adiabate Temperaturerhohung der CO,-
Methanisierung deutlich geringer ist als bei der CO-Methanisierung. Dennoch
konnen Temperaturen erreicht werden, welche zu rascher Sinterung des ver-
wendeten Katalysators fiihren. Deshalb ist es notwendig bei Reaktoren mit einer
aktiven Kiihlung sicherzustellen, dass bei allen Prozessschritten die Tempe-
ratur effektiv kontrolliert wird. Neben einer entsprechenden Dimensionierung
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von Festbettreaktoren und deren Kiihlung kommen auch konstruktive Mafinah-
men zur Temperaturkontrolle zum Einsatz. Einige dieser Malnahmen wurden
bereits in Kapitel 2.2.4 beschrieben. Der IRMA Reaktor wurde nach ersten
Experimenten auf gestufte Reaktionsrohre mit einem sich in Stromungsrich-
tung vergroBerndem Rohrquerschnitt umgebaut. Dadurch kann eine anfangs
hohere Stromungsgeschwindigkeit erreicht werden und somit eine verbesserte
konvektive Warmeiibertragung stattfinden. Aulerdem wird durch den geringe-
ren Durchmesser der Wirmeiibertragungsweg in radialer Richtung und somit
auch der Wiarmewiderstand verringert.

Eine andere Moglichkeit ist im Inneren der Schiittung einen Staukorper ein-
zubringen und dadurch das selbe Phianomen zu erreichen. Ducamp [51] [52]
bezeichnet ein solches Design als Ringspaltreaktor. Im Methanisierungsreaktor
des Audi-e-gas Projekts (Abb. 2.20) ist ein solcher Staukdrper mit Offnungen
zur Abgabe von Eduktgas verbaut. Durch diese stufenweise Zudosierung von
Eduktgas wird die Menge an Reaktionswirme in den einzelnen Reaktionsrohr-
abschnitten reduziert und somit eine bessere Temperaturkontrolle angestrebt.
Eine weitere konstruktive Moglichkeit zur Temperaturkontrolle ist das Einbrin-
gen einer Warmeiibertragungsstruktur in die Reaktionsrohre und anschlieende
Befiillung mit Katalysator (Abb. 2.24).

Abbildung 2.24: Wirmeiibertragungsstruktur zur Reduzierung der Temperaturgradienten in
Fischer-Tropsch Festbettreaktoren [63]

Mithilfe der gezeigten Warmelibertragungsstruktur (Abb. 2.24) wird ein ver-

besserter radialer Warmetransport angestrebt. Eduktgase reagieren an den Ka-
talysatorpartikeln in den Freirdumen und Wéarme wird auf die metallische
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Struktur iibertragen. Durch die im Vergleich zu Katalysatorpartikeln hohere
Materialwirmeleitfihigkeit wird die Wéarme effektiver abgefiihrt.

2.3 Festbett Reaktormodellierung

Die numerische Modellierung von katalytischen Reaktoren ist seit vielen Jahr-
zehnten ein wichtiges Forschungsgebiet [2]. Im Laufe der Zeit entwickelten
sich verschiedene Methoden zur Berechnung der Vorginge in den Reaktoren.
Eine Einteilung kann auf Basis verschiedener Groflen erfolgen [183]. Rdumlich
kann zwischen null- bis dreidimensionalen, zeitlich zwischen stationidren und
instationdren/ dynamischen oder auch nach Aufbau der Modellierungsansitze
unterschieden werden.

Zellenmodelle wie beispielsweise eine CSTR-Kaskade (Continuous Stirred
Tank Reactor) zur Beschreibung eines PFRs (Plug Flow Reactor) sind die il-
testen Modelle und teilen das Reaktorvolumen in eine gewisse Anzahl CSTRs
ein, wobei keine Riickvermischung erfolgt. Aufgrund dieser Aufteilung in Vo-
lumina kann von einem 0D-Modell gesprochen werden, da nur das Volumen
und keine Ortskoordinate vorgegeben ist. Ein sehr groer Vorteil dieser 0D-
Modelle ist ihre Einfachheit und auch ihre numerische Stabilitét.

Eine weitere Einteilung wire in Bezug auf die Phasen moglich. Einphasen-
modelle werden auch als quasihomogene Reaktormodelle bezeichnet, da aus
den Phasen Feststoff (Katalysator) und Fluid eine neue homogenisierte Pha-
se ohne Unterscheidung von Gas- und Feststoffphase entsteht. Entsprechende
Transportparameter der quasihomogenen Phase werden in Form von effekti-
ven Wiarmeleitfidhigkeiten und Dispersionskoeffizienten bestimmt. Heterogene
Modelle dagegen unterscheiden diese Phasen trotz Homogenisierung und be-
inhalten separate Gleichungen fiir Energie- und Stofftransport.

Eine weitere vom VDI [214] praktizierte Unterteilung basiert auf den Randbe-
dingungen. So wird zwischen den sog. a,,-Modellen und A, (r)-Modellen un-
terschieden. Die a,,-Modelle besitzen am Ubergang von Schiittung zu Behiil-
terwand einen Temperatursprung infolge eines Warmeiibergangskoeffizienten
an der Reaktorinnenwand «,,. Dagegen wird beim A, (r)-Modell der radiale
Porositétsverlauf und die Haftbedingung des Fluids an der Wand beriicksichtigt
und ein stetiger Temperaturverlauf erreicht. Der schematische Temperaturver-
lauf fiir @,,- und A, (r)-Modelle ist in Abbildung 2.25 dargestellt.
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(a) a,,-Modell (0D, 1D, 2D) (b) A, (r)-Modell (2D)

Abbildung 2.25: Schematischer Temperaturverlauf iiber Reaktorradius fiir verschiedene numeri-
sche Reaktormodelle

Entsprechende Bilanzen zur Modellierung von Reaktoren sind im Allgemeinen
wie folgt aufgebaut (GI. 2.18).

Akkumulation = Konduktion + Konvektion + Quelle (2.18)

Der instationire Teil der Gleichungen ist besonders beim Ein-/ Ausschalten des
Reaktors, bei Schwankungen des eintretenden Stoffstroms beziiglich Menge
oder Zusammensetzung und bei Alterungserscheinungen wie Katalysatorde-
aktivierung von Bedeutung [183]. In den folgenden Untersuchungen werden
die Vorginge als stationédr gehandhabt.

2.3.1 Porositat im Festbett

Beim Einfiillen von Schiittgut in Form von Kugeln oder Zylindern in einen
rotationssymmetrischen Behilter kommt es zum Ausbilden einer regellosen
Schiittung. Schematisch ist das in Abbildung 2.26 fiir Kugeln bzw. Zylinder
dargestellt.

Die Behilterwand stellt dabei eine Stérung der Schiittung dar und erzeugt einen
signifikant hoheren Hohlraumanteil (Porositit) als im Inneren der Schiittung.
Dadurch entsteht das in Abbildung 2.26 rechts dargestellte radiale Porositéts-
profil ¥(r). Im Inneren nimmt die Porositit den Wert einer unendlich aus-
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Kugeln

— Zylinder | Schematisch

P(OA

Abbildung 2.26: Schiittungen aus Kugeln bzw. Zylindern in einem rotationssymmetrischen Behil-
ter und schematischer radialer Porositétsverlauf

gedehnten regellosen Schiittung W, an. Fiir eine gemittelte Betrachtung tiber
den gesamten Behilter, kann auch die mittlere Porositit ¥ Verwendung fin-
den. Fiir den radialen Porositétsverlauf schlidgt Giese [67] folgende empirische
Exponentialfunktion fiir Kugelschiittungen vor:

¥(r) = ¥, (1 +1,36 - exp [—5- Rd r]) (2.19)
Der Porosititsverlauf hingt folglich von der Porositit der unendlich ausge-
dehnten Schiittung, dem Kugeldurchmesser d, dem Behilterradius R und der
radialen Position r ab. Winterberg [222] [223] hat die Formel von Giese (Gl.
2.19) fiir Zylinder neu evaluiert und auf Grundlage von [67] [166] [195] wie
folgt abgedndert:

lP(r):le(H(@—l)-exp [—6- R_r]) (2.20)
Yoo dv ek

Es zeigt sich, dass Gleichung 2.19 unmittelbar an der Wand zu 2,36 - ¥,
und Gleichung 2.20 zu 0,65 (konstanter Wert) wird. Fiir eine weiterfiihrende
Untersuchung von Oszillationen in den Porosititsverldufen sei auf [21] [22]
verwiesen. In Abbildung 2.27 ist der Porositétsverlauf fiir Kugeln und Zylinder
gemil Gleichung 2.19 und 2.20 beispielhaft aufgetragen.
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Zur Berechnung einer gemittelten Porositit konnen die Gleichungen von Sonn-
tag [189] (Gl. 2.21 und 2.22) verwendet werden. Fiir regellose monodisperse
Kugelschiittungen gilt:

0,526
V=Y,+(l-¥) — 2.21
(1) S 21
und fiir Vollzylinder bzw. Raschig-Ringe:
0,48
Y=Y+ (1Y) — (2.22)
( ) D/dygk

In Gleichung 2.22 ist gemdBl [214] der volumengleiche-Kugeldurchmesser
dv ¢k (Gl.2.37) zu verwenden. Bei der Porositit einer unendlich ausgedehnten
regellosen Schiittung W, ist zwischen verdichteten und lockeren Schiittungen
zu unterscheiden. Typische Werte fiir Kugeln bzw. Zylinder sind in Tabelle 2.3
zusammengefasst.

Tabelle 2.3: Porositidt monodisperser unendlich ausgedehnter regelloser Schiittungen Yo, [214]

Yoo Kugeln Zylinder (d ~ 1)
Locker 0,40-0,42 ~ 0,40-0,42
Verdichtet 0,36-0,38 0,25-0,35
rinmm
25,0 22,5 20,0 17,5 15,0
Lo Kugeln
0,9 A e KU
- 0,8 \\ =Zylinder
307 1\
=06 N
= 0,5 \\
8 0,4 e
€ 03
0,2
0,1
0,0
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0
(R'r)/dVgK

Abbildung 2.27: Verlauf der Porositit fiir ein befiilltes Rohr mit R = 25 mm, ¥, = 0,4, Kugeln
(d =5 mm) und Zylinder (d = h =5 mm)
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Die in Abbildung 2.27 berechneten Porosititsverldufe zeigen den charakteristi-
schen Anstieg der Porositit in einem halben Partikeldurchmesser Wandabstand
und die jeweiligen Maximalwerte an der Wand fiir Kugel bzw. Zylinder. Der
geringere Maximalwert von Zylindern ist der Tatsache geschuldet, dass Zylin-
der nicht nur Punktkontakte (wie ideale Kugeln) zur Behélterwand besitzen,
sondern auch Linienkontakte. Werden die Schiittungen von Kugeln bzw. Zy-
lindern mit Gas durchstromt, ergibt sich folglich ein geringerer Wandschlupf
bei Zylinderschiittungen [67].

2.3.2 Warmetransport

Die Energieerhaltung in rotationssymmetrischen Reaktoren (Zylinderkoordi-
naten) kann fiir ein zweidimensionales homogenisiertes Kontrollvolumen mit
Gleichung 2.23 [183] beschrieben werden.

(¥ () ppcps+(1-W() - ps-cps] - L

ot
1 4 oT a’T
=;'E'(Ar(r,Z)'r'E)‘FAax(r,Z)'a—zz
(r.2) !
uo\r,z2) - pf - Cp,f 9z

N
+(1=W (M) pKar - ) Fmer s+ (“AHR)) [Wm™]  (223)
j=1

Die Gleichung beschreibt die Energieerhaltung wobei die Wirmefliisse durch
effektive Wirmeleitfihigkeiten der Schiittung in radialer A, und axialer A,
Richtung modelliert sind minus dem konvektiven Transport und dem Quell-
term in Form von chemischer Reaktion. Die chemische Reaktion wird dabei
als massenspezifische Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktion j (r.er ;) in
mol kgy! s verwendet.

Zur besseren Unterscheidung wird die Ortsabhéngigkeit der Variablen: Poro-
sitit W (r), effektive Wirmeleitung A,y (7, z) und A, (r, z), sowie Stromung
ug (r, z) hervorgehoben. Weitere Grofien wie Wiarmekapazitit und Dichte sind
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ebenfalls ortsabhingig. Zur Verwendung der Energiebilanz fiir vereinfachte
1D-Modelle entsteht Gleichung 2.24.

oT

[\pr “Cp.f +(1 _T) *Ps 'Cp,s] E

9°T aT

=Aax'a_zz_u0(z)'pf 'CP’f'a_Z
N

+(1 =) - pkar - Z Tmef f.j* (=AHR,})
j=1

+k'TA (Tx =T) [Wm™] (2.24)

Darin ist es notig eine kiinstliche Randbedingung in Form eines Warmedurch-
gangskoeffizienten zu verwenden. Dieser beinhaltet (Gl. 2.26) die in Abbildung
2.25 schematisch dargestellten ,,Wirmewiderstinde*: effektive Warmeleitung
im Festbett, Wiarmeiibergang Festbett-Reaktorwand, Wirmedurchgang Reak-
torwand und Wirmeabfuhr duflere Reaktorwand.

Eine weitere Vereinfachung ist das sog. 0D-Modell, was einer Kaskade von
CSTR-Reaktoren entspricht. Die zugehorige Energiebilanz ist in Gleichung
2.25 dargestellt.

N

. oT
0= ZNI‘ it gyt (1-9) 'PKat;Vm,eff,j - (=AHRj)
k-A
LTl (Txk =T) [Wm™] (2.25)
D 1 Srohr 1 B
k-A= 2.26
(8‘Ar'Ai+a'w'Ai Arohr'Am+a’w,a'Aa) ( )

Zur Berechnung des Wirmeiibergangs «,, an der Rohrinnenwand kann die
Nusselt-Korrelation von Nilles [147] bzw. von Nilles und Martin [125] ver-
wendet werden.

5-d A
Nuy, = (1,3+—VgK)- bed

0,75 1/3
- T +0,19- Re)” - Pr (2.27)
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Nity, = 2 VK (2.28)
Af
Fiir die Berechnung der effektiven Wirmeleitung in axialer und radialer Rich-
tung (Aqx (r,2), Ay (r, z)) wird im Folgenden zunéchst auf die Warmeleitfa-
higkeit undurchstromter Schiittungen und anschlieBend auf die Wirmeiiber-
tragung in durchstromten Schiittungen eingegangen.

Wirmeleitfahigkeit undurchstromter Schiittungen

Die Wirmeleitfihigkeit undurchstromter Schiittungen hingt primér von der
Wiirmeleitfahigkeit der Partikel 4, des Fluids in den Hohlrdumen A s und der
Schiittungsporositit ¥ ab (Gl. 2.29).

Aped = [ (Ap, A5, ¥P) (2.29)

Bei der Porositidt muss zwischen der Schiittungsporositit (dem interpartikuli-
ren Hohlraumvolumenanteil) und der Partikelporositit (dem intrapartikuléren
Hohlraumvolumenanteil) unterschieden werden. Die Porositit der einzelnen
Partikel ist bereits in deren Eigenschaften (4, ¢, p, etc.) enthalten und somit
wird im Folgenden nur noch die Schiittungsporositit verwendet. Neben den
in Gleichung 2.29 genannten Haupteinflussgroflen gibt es weitere Effekte und
Einflussgro3en hervorgerufen durch:

e Wirmeiibertragung durch Strahlung,

* Druckabhingigkeit der Gaswirmeleitfihigkeit,
¢ Beschaffenheit der Kontaktstellen,

¢ Partikelform,

* KorngréBenverteilung,

e etc.

Eine detaillierte theoretische Beschreibung der Einzeleffekte/ Mechanismen
findet sich in [214]. Fiir die vorliegende Arbeit wird hauptséchlich auf das
Einheitszellenmodell nach Zehner, Bauer und Schliinder (ZBS) [13] [14] [15]
[231] [232] eingegangen. Dieses Modell beriicksichtigt sekundire Einfluss-
groflen und basiert auf einer Einheitszelle, welche die gesamte Schiittung
repriasentiert. Die Einheitszelle des Modells von ZBS besteht aus ,,einem zy-
lindrischen Kern mit zwei gegeniiberliegenden Partikelhilften und aus einer
den Kern umgebenden, mit Fluid gefiillten zylindrischen Schale* [214]. Das
Modell von ZBS stellt einen Kompromiss zwischen der (analytischen oder nu-
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merischen) Berechnung des Temperaturfeldes und der einfachen, aber groben
modelltechnischen Schaltung von Wirmewiderstinden dar. In einem Review
von Tsotsas und Martin wird das Einheitszellenmodell nach ZBS aufgrund der
hohen Ubereinstimmung mit Versuchen empfohlen [209].

Die sogenannte ,,bezogene Wirmeleitung* der Schiittung k.4 berechnet sich
aus Gleichung 2.30 mit:

-1
Kpoq = (1 —Vi- ly) v [(lp 1+ k;l) + kmd]
+V1 =W [ kp+ (1 - ) k] (2.30)
Die Wirmeleitfahigkeit i (1;) wird durch den Bezug auf die Fluidwéarmeleitfa-

higkeit gemif} Gleichung 2.31 zur bezogenen Wirmeleitung k; entdimensio-
niert.

ki = — (2.31)

Die Parameter fiir die folgende Berechnung sind zur besseren Ubersichtlichkeit
in Tabelle 2.4 zusammengefasst.

Tabelle 2.4: Ubersicht der Parameter fiir die Berechnung der Wirmeleitfihigkeit von undurch-
stromten Schiittungen

Koeffizient Bedeutung

kpea bezogene Wirmeleitfahigkeit der Schiittung

kg beriicksichtigt Smoluchowski-Effekt

krad beriicksichtigt Wirmestrahlung

® Abflachungskoeffizient

kp bezogene Wirmeleitfihigkeit der Partikel

ke bezogene Wirmeleitfahigkeit des Kerns der Einheitszelle
N Variable bzw. Faktor

B Verformungsparameter

Cy Formfaktor
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Der Abflachungskoeffizient ¢ in Gleichung 2.30 ldsst sich gemif} [214] nicht
zuverlédssig vorausberechnen und ist daher empirisch zu bestimmen. Einige
Werte sind in Tabelle 2.5 zusammengefasst. Fiir die bezogene Wirmeleitfahig-
keit des Einheitszellenkerns k. gilt:

2B

2 B(kp+krad_1) kp +kraaq
kc = — In
N N2 kg k) B kg + (1= kg) (kp + kraa)]
1 -k, -
B+ [Kraa —B(1+k—”kmd)] B 1} 2.32)

kg P N kg

Der Faktor N ergibt sich wiederum zu:

1 kraa — B k 1
N:—(1+M)—B(——1)(1+k’—‘”) (2.33)
kg kf’ kg kf’

Die bezogene Wirmeleitfihigkeit der Partikel k), errechnet sich nach Glei-
chung 2.31 als Quotient von Wirmeleitfihigkeit der Partikeln 4, und Wirme-
leitfdhigkeit des Fluids A ¢ .

Der Verformungsparameter B ldsst sich iiber folgende Gleichung ausdriicken:

| — )\ 1009
) (2.34)

B=Cy|—

=
Der Formfaktor Cy beschreibt den Einfluss der realen Schiittungspartikelform.
In Tabelle 2.5 sind fiir verschiedene Partikelformen und -materialien zugeho-
rige Formfaktoren und Abflachungskoeffizienten zusammengefasst.

Tabelle 2.5: Formfaktoren Cy und Abflachungskoeffizienten ¢ fiir unterschiedliches Schiittgut

[214]
Partikelform Cy @ Material
Kugeln 1,25 0,0077 Keramik
0,0013 Stahl
0,0253 Kupfer
Zylinder 2,5 - -
gebrochen 1,4 0,0010 Sand
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Bei kg, handelt es sich um den Faktor zur Beriicksichtigung der Druckabhén-
gigkeit in Form des Smoluchowski-Effekts. Er errechnet sich zu:

1\
kg = 1+(7)] (=1) (2.35)

Dabei ist /,,, die modifizierte freie Weglidnge der Gasmolekiile. Dieser Effekt
wird in den folgenden Berechnungen vernachlidssigt und wurde deshalb in
Gleichung 2.35 = 1 gesetzt. Eine entsprechende ausfiihrliche Berechnung von
kg findet sich im Anhang A.2.

Der Einfluss der Wirmestrahlung auf die Wirmeleitfahigkeit der Schiittung
wird iiber den Koeffizienten k, .4 in Gleichung 2.36 beriicksichtigt.

40 5 d
T
e~ A

kraa = (2.36)
Darin ist o die Stefan-Boltzmann-Konstante und € der Emissionskoeffizient
der Partikeloberfliche des Schiittgutes. Der Durchmesser d wird fiir nicht ku-
gelformige Partikel als Durchmesser der volumengleichen Kugel dy ok gemil
Gleichung 2.37 verwendet.

6
dy gk = A —Vp (2.37)

Dabei ist V), das Volumen eines nicht kugelférmigen Partikels. Bei polydi-
spersen Schiittungen wird Gleichung 2.38 zur Berechnung des Durchmessers

d verwendet: B
d= ( Qi ) (2.38)

Hierbei ist O; der Volumenanteil der i-ten Fraktion in der polydispersen Mi-
schung und dy 4k ; der entsprechende volumengleiche Kugeldurchmesser.
Durch die Vernachlissigung des Smoluchowski-Effekts (k, = 1) ergeben sich
die reduzierten mit * gekennzeichneten Gleichungen 2.39 bis 2.41.

kbea = (1= VI=) W [¥7 + kraa] + VT=F [0 kp + (1= ) ke] (2.39)
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Y N2k, B
B+1 B-1
rad — B) - —— 2.4
+>5 (kraa — B) N } (2.40)
Krad — B
N =144 — 2 (2.41)
kP

Wird die gesamte vorangegangene Berechnung auf Variablen heruntergebro-
chen ergibt sich folgender Zusammenhang:

/lbed=f(/lf,/lp,‘P,Cf,90,€,T,d) (2.42)

Fiir eine Sensitivititsanalyse der einzelnen Faktoren in Gleichung 2.42 wurde
jeder GroB3e eine subjektive Unsicherheit und ein realistischer Beispielwert zu-
geordnet. Dies ist in Tabelle 2.6 aufgefiihrt. Daraus ergibt sich eine Wirmeleit-
fihigkeit der undurchstrémten Schiittung von 0,21 Wm™! K~!. Im folgenden
Schritt wurden die Faktoren A ¢ bis d einzeln um je 10 % erhoht und die Sen-
sitivitdt (prozentuale Auswirkung) auf die Wirmeleitfahigkeit der Schiittung
berechnet.

Tabelle 2.6: GroBen zur Bestimmung der Wirmeleitfihigkeit undurchstromter Schiittungen und
der Unsicherheit sowie Auswirkungen

GrofBle Unsicherheit Beispielwert +10 % Auswirkung
Ay gering 0,19 Wm™ ' K~! +3,2 %

Ap hoch 02Wm™ ' K! +5,60 %

Y gering 0,455 +1,5 %

Cy mittel 2,5 -0,35 %

@ hoch 0,0077 -0,002 %

€ mittel 0,85 +1,24 %

T gering 523,15 K +2,14 %

d gering 3 mm +0,67 %

Abed 0,21 Wm~ ! K!

Wie zu erkennen ist, dominiert die Partikelwiarmeleitfidhigkeit A, in Bezug auf
die Unsicherheit als auch der Auswirkung auf die Gesamtwarmeleitfdhigkeit
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der Schiittung. Deshalb wird diese Grofie in Kapitel 5.1 tiefergehend unter-
sucht.

Wirmeiibertragung in durchstromten Schiittungen

Die Warmeiibertragung in durchstromten Schiittungen setzt sich aus der War-
meleitfahigkeit der undurchstromten Schiittung und einem stromungsabhingi-
gen Anteil zusammen. Dies ist fiir die beiden Dimensionen eines rotationssym-
metrischen Bezugssystems folglich in axialer (Gl. 2.43) und radialer Richtung
(Gl. 2.45) definiert als:

€0,w

Aax(r) = Apea(r) + Ay (2.43)

Gleichung 2.43 besteht aus einer ortsabhiingigen Ruhebettwiarmeleitfiahigkeit
Apea(r) und einem stromungsabhingigen Anteil als Funktion der Peclet-Zahl
des Wirmetransports Peg.,,. Die Peclet-Zahl ist gemif Gleichung 2.44 als
Verhiltnis von konvektivem zu konduktivem Wirmetransport definiert.

uo - Pf - Cpf - dvgk
Af

Dabei ist uy der Mittelwert der Leerrohrgeschwindigkeit iiber dem gesamten

Rohrquerschnitt. Die ortsabhiingige effektive radiale Wiarmeleitfahigkeit A, (r)

in Gleichung 2.45 besteht ebenfalls (vgl. Gl. 2.43) aus der Warmeleitfihigkeit
der undurchstromten Schiittung und einem stromungsabhingigen Anteil.

Peqy,, = Re - Pr = (2.44)

20 f(R-r)A; (2.45)

A (r) = Apea(r) + Ky - Peg,y %o

Der Parameter K; wird als Steigungsparameter bezeichnet. Dieser gewichtet
den stromungsabhingigen Anteil an der effektiven Wirmeleitung. Fiir Kugeln
bzw. Zylinder wird er gemafl Gleichung 2.46 definiert.
1 ..
¢ =0,125  fiir Kugel
K = {8 o hueem (2.46)

55 = 0,16 fiir Zylinder (d ~ 1)

Gleichung 2.45 und 2.46 besagen folglich (unter Annahme von sonst identi-
schen Parametern), dass der konvektive Anteil der effektiven Wirmeleitung
fiir Zylinderschiittungen mit steigender Stromungsgeschwindigkeit stirker zu-
nimmt als bei Kugelschiittungen. Die Leerrohrgeschwindigkeit im Kern des
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Bettes uo (Gl. 2.45) wird als ug(r = 0) berechnet. Der von der radialen
Position abhingige Anteil f(R — r) ergibt sich nach Gleichung 2.47 zu:

2
h) fir0<R-r<K,-d

f(R-r)= (K2 d (2.47)
1 firK,-d<R-r <R

R entspricht dabei dem Behélter-/ Rohrradius und r der veridnderlichen radialen
Ortskoordinate.

K> in Gleichung 2.47 ist ein sog. Dimpfungsparameter, der das Abfallen der
effektiven radialen Wirmeleitfahigkeit in Wandnihe beschreibt. Ein kleiner
Wert von K, bedeutet, dass die Warmeleitfdhigkeit erst sehr nah an der Wand
abfillt, wohingegen ein grofler K>-Wert den Abfall bereits weiter im Inneren
beginnen ldsst. Winterberg [222] hat Exponentialfunktionen zur Bestimmung
des Diampfungsparameters fiir verschiedene Partikelformen gemél Gleichung
2.48 bestimmt.

0,44 +4,0exp (_1;080 ) fiir Kugeln

K, = Re 3 . (2.48)
0,40+ 0,6 exp ( 530 ) fiir Zylinder
Die Reynolds-Zahl ist nach Gleichung 2.49 definiert mit:
ug-pr - d
Reg = 0 L1 " AVsk (2.49)

ny

Es sei darauf hingewiesen, dass die obige Verwendung von K, iterativ er-
folgen muss, da eine Startwert Reynolds-Zahl fiir numerische Simulationen
erforderlich ist. Der Einfluss des Steigungsparameters K| und des Dampfungs-
parameters K> auf die effektive radiale Wirmeleitfdahigkeit ist schematisch in
Abbildung 2.28 zusammengefasst.

Fiir den Fall, dass numerische Modelle nur die axiale Raumrichtung besitzen,
miissen obige Gleichungen angepasst werden. Die effektiven Wirmeleitfahig-
keiten vereinfachen sich zu:

Peg
ANax = Apea +

A (2.50)

1
Ar = /lbed + K—Pe‘(),w . /lf (2.51)
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K, = 1/8; K, = 0,5
Ky =1/8; K, = 1,0
Y Ky =1/8;K;= 1,5

0,5 -
04 / /// K; = 1/10; K, = 1,5
Ki = 1/12; K, = 1,5
/
0,3
) 7

0,1

A(r)

0,0

0 1 2 3
(R-r)/ dng

Abbildung 2.28: Schematischer Einfluss der Parameter K| und K, auf das effektive Wirmeleitfa-
higkeitsprofil nach [222] (modifiziert)

Fiir die radiale Warmeleitung wird nach Bauer [15] [214] ein Kehrwert des

Steigungsparameters (K, = K 1‘1) gemil Gleichung 2.52 verwendet.
2 2 ..

7,0|:2- (1 — m) ] furKuge]n

K, = ,
4.6 [2— (1 - W) ] fiir Zylinder (d ~ 1)

(2.52)

2.3.3 Stofftransport

Zur Beschreibung des Stofftransports in quasihomogenen numerischen Mo-
dellen kann man die Spezieserhaltung wie in Gleichung 2.53 formulieren.

ow; 1 0 Ow;
‘P(V)'Pf'a—;Z;'E' Dr,i(V’Z)'r'W)
’w; ow;

+pf : Dax,t' (r7 Z) : 6Z2l - pf . MO (r’ Z) : aZl

+(1 =¥ (1) prar “Tmefr - vi-Mi [kgs™ ' m™] (2.53)
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Darin stellt w; den Massenanteil der Spezies i, und D, den axialen bzw.
D, den radialen Dispersionskoeffizienten dar. Gleichung 2.53 kann auch mit
der effektiven massenspezifischen Bildungsgeschwindigkeit R, . ¢ 7 ; und dem
stochiometrischen Koeffizienten v; gemif Gleichung 2.54 gebildet werden.

T'meeff " Vi= Rm,eff,i (2.54)

Fiir vereinfachte 1D-Modelle ldsst sich die Spezieserhaltung vereinfachen zu
Gleichung 2.55.

ow; 0w, ow;
\P.pf.a—tl:pf.Dax’i.?zl_pf.uo.a_Zl

+(1 =) prar Tmep s vi-Mi  |[kgs™ ' m™] (2.55)

Fiir ein OD-Modell in Form einer CSTR-Kaskade wird die Stoftbilanz [83]
ohne dispersiven Stoffaustausch zu Gleichung 2.56 reduziert.

AN; 0

a_vl =(1-¥) pKkar Tmefs Vi |[mols™'m™] (2.56)
Zur Berechnung des axialen Dispersionskoeffizienten, der die Vermischung

des Fluids in den Hohlrdumen der Schiittung beschreibt, kann Gleichung 2.57
[183] [214] verwendet werden.

PeO,S,i

D x,i(r) = Dpea,i(r) + >

Dmix,i(r) (257)
Der enthaltene Diffusionskoeffizient der nicht durchstromten Schiittung D p,eq.; (1)
lasst sich mit Hilfe der Schiittungsporositit und dem Diffusionskoeffizienten
der Komponente i in der Mischung berechnen:

Dieai() = (1= VT=%()) - Dini(r) (2.58)

Der Diffusionskoeffizient der Komponente i in der Mischung berechnet sich
nach Gleichung 2.66. Die in Gleichung 2.57 benétigte molekulare Peclet-Zahl
(Peclet Stofftransport) ist das Produkt von Reynolds- und Schmidt-Zahl gemaf
der Analogie von Wirme und Stofftransport:
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uo - dygk
PE(),[ = Re - SC[ = m (259)

Der ortsabhingige, effektive, radiale Dispersionskoeffizient berechnet sich zu:

uo,c
Dy i(r) = Dpea,i(r) + Ky - Peq,; ) f(R=71) " Dpix,i(r) (2.60)
1 3 ]
Ki=-=-|1+ 2.61
1=3 03 (2.61)
0,i,c

Pey ;. entspricht dabei der molekularen Peclet-Zahl des Stoffes i gebildet aus
der Leerrohrgeschwindigkeit im Kern des Bettes ug . Zur Bestimmung von
f(R — r) bleibt Gleichung 2.47 giiltig, wobei der Parameter K, einen fixen
Wert von 0,44 erhilt.

2.3.4 Stofftransportlimitierung

Bei heterogen katalysierten Reaktionen findet die chemische Reaktion im/
am pordsen Katalysator statt. Je nach Verhiltnis von Geschwindigkeit des
Stofftransportes zur Reaktionsgeschwindigkeit bilden sich Konzentrationsgra-
dienten im Fluidfilm um oder im Katalysator aus. In Abbildung 2.29 ist das
schematisch fiir vier Grenzfille dargestellt.

>

a: Gasphase (bulk)
b: Grenzschicht
c: Poroser Katalysator

1: Kinetisch kontrolliert

2: Porendiffusion kontrolliert

3: Durch inneren und duBeren
Stofftransport kontrolliert

4: Filmdiffusion kontrolliert

Konzentration an Edukt i

Koordinate x

Abbildung 2.29: Schematische Darstellung der Konzentrationsverldufe bei verschiedenen Stoff-
transport Grenzféllen [76]

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit des Katalysators hingt folglich fiir
die Falle 2-4 aus Abbildung 2.29 auch von den Transportprozessen zum/ vom
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Katalysator ab. Das Verhiltnis von effektiver r, y y zu maximaler (intrinsischer)
Reaktionsrate r;,, gibt einen gesamten Katalysatorwirkungsgrad nges, ko (Gl.
2.62) wieder.

Fef f

Tint

= MNges,Kat (2.62)

Der gesamte Katalysatorwirkungsgrad kann wiederum in Poren- 1p,,. und
externen Wirkungsgrad 1.y, gemif Gleichung 2.63 unterteilt werden.

Tef f = Tint *NPore *Text = T'int * TNlges,Kat (2.63)

Der Porenwirkungsgrad, der die Transportprozesse im Katalysatorinneren be-
schreibt, hingt im Allgemeinen von der Partikelgeometrie ab und wird iiber
das dimensionslose Thiele-Modul @ gebildet. Das Thiele Modul fiir eine be-
stimmte Katalysatorgeometrie beschreibt den Zusammenhang zwischen der
Reaktionsgeschwindigkeit an der Oberflache (ohne Diffusionseinfliisse) und
dem Stofftransport durch Porendiffusion. Stark vereinfacht deutet ein kleines
Thiele Modul auf eine geringe Reaktionsgeschwindigkeit und ein gro3es Thiele
Modul auf eine geringe eftfektive Diffusionsgeschwindigkeit hin. Verschiedene
Thiele-Moduli und Porenwirkungsgrade sind fiir irreversible Reaktionen erster
Ordnung in Tabelle 2.7 zusammengefasst.

Tabelle 2.7: Gleichungen zur Bestimmung des Porenwirkungsgrades (Reaktion 1. Ordnung) [94]

Geometrie Thiele-Modul © Porenwirkungsgrad
NPore
d, kv p 1 1 1
Kugel < Defff’A T (tanh(S-(I)) - 371>)
. dy kv pp L)\
Zylinder (L > d ) =% - D:f’;; 3 (,(‘)Ez_q,;)
. \ 7 kv -pp tanh(®)
Alle Geometrien Tromr 3 / Dura 3

2 T =modifizierte Besselfunktion erster Art in erster bzw. nullter Ordnung

Die Thiele-Moduli aus Tabelle 2.7 hingen neben geometrischen Faktoren wie
Kugeldurchmesser d;, von volumenspezifischen Geschwindigkeitskoeffizien-
ten ky der Reaktion und der effektiven Diffusionsgeschwindigkeit D, ¢ 4
in den Katalysatorporen ab. Der volumenspezifische Geschwindigkeitskoef-
fizient ldsst sich durch Gleichung 2.64 aus dem {iiblicherweise verwendeten
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massenspezifische Geschwindigkeitskoeffizient k,, bestimmen. Fiir Reaktio-
nen erster Ordnung und basierend auf Partialdriicken hat k,, die Dimension
mol kgg! s bar™!.

ky =km-R-T- [mikggl s (2.64)

Die Diffusion in Poren wird durch den effektiven Diffusionskoeffizienten
D, A beschrieben:

7 1
Depfa=—"" — 1 (2.65)
Kat

Dmix,A Dknu,A

Er setzt sich aus Partikelporositit W4, -tortuositit 7x,, und den Diffusi-
onskoeffizienten in der Mischung D ;x4 bzw. fiir Knudsen-Diffusion Dy, 4
zusammen. Die Partikelporositit des Katalysators Wk, ldsst sich zum Bei-
spiel mittels Quecksilberporosimetrie messen und nimmt je nach Katalysa-
tor Werte bis zu 0,7 an. Fiir die Tortuositit, also den Grad der Gewunden-
heit der Poren, werden in der Literatur verschiedene Werte im Bereich von
2-7 [9] [56] [94] [177] [182] [227] genannt.
Der Diftusionskoeffizient der Komponente A in der Mischung kann nach Wil-
ke [221] aus den binédren Diffusionskoeffizienten berechnet werden.
_ 1-ya
Dmixa = cy——— (2.66)

Yi
Ai

i=1,i#A D

Der binére Diffusionskoeffizient kann wiederum gemaB Brokaw [27] [157] wie
folgt berechnet werden:

\/T3 (Ma+Mg) /(2103 M - M)

Dap=2,6628-10"2. Q7 (2.67)

P 0a0p

Dabei trigt der binire Diffusionskoeffizient D 4 z die Einheit m?s~! wenn

die Temperatur T in K, die Molmassen M in kgmol~!, der Druck p in Pa
und die charakteristischen Langen des Lenard-Jones-Potentials (o, o) in m
verwendet werden [27]. Eine detaillierte Berechnung des StoBintegrals Ql‘)l ist
in [142] zu finden.

Die Hemmung des Stofftransportes durch Knudsen-Diffusion in Poren (GI.
2.65) kann unter Annahme eines idealen Gases mit der kinetischen Gastheorie
beschrieben werden:
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dPore 8-R-T
Dinua=——" 2.68
knu,A 3 - MA ( )
Fiir die in Tabelle 2.7 zusammengefassten Porenwirkungsgrade Kugel, Zylin-
der und allgemeine Geometrie, ist deren Verlauf iiber verschiedene Thiele-

Moduli in Abbildung 2.30 aufgetragen. Allgemein ist der Porenwirkungsgrad

1,0 1,0 -
- 09 N T 09 A = Allgemein
Sos A\ €08 N ——Kugel
&o7 \ 07 N ——2ylinder
'é" o:e \ < o:e N —— Allgemein-Kugel
05 \ Zos S
304 \ g 04 —
c Y 4
2o3 ligemei \ So3
So \ 50,
S 0.2 | —Kugel %02

g’; 7| ===2ylinder e N g’;

00001 0001 001 01 1 10 100 01 06 11 16 21 26 31
Thiele-Modul ® Thiele-Modul ®
(a) ® =0,0001-100 (b) ® =0,1-3,1

Abbildung 2.30: Porenwirkungsgrade bei verschiedenen Thiele-Moduli

fiir Thiele-Moduli < 0,1 etwa 100 % und fiir Thiele-Moduli > 100 gleich 0 %.
Der geometrisch allgemeine Ansatz hat den hochsten Wirkungsgrad (hemmt
am geringsten) und der kugelférmige den geringsten Wirkungsgrad. Die Be-
rechnung fiir Zylinder liegt im gesamten Bereich zwischen den vorher genann-
ten Werten [115]. Die grofite Differenz ergibt sich im Bereich von @ = 0,1-3
mit einem Differenzmaximum bei @ = 1,1, was in Abbildung 2.30b hervorge-
hoben ist.

Fiir Reaktionen nicht erster Ordnung und einem geometrisch allgemeinen Aus-
druck kann ein modifiziertes Thiele-Modul aus Gleichung 2.69 verwendet
werden [9] [62] [94] [115].

oo,
" Ap,ext 2 Deff,A .

Der externe (duBlere) Wirkungsgrad 7.y, in Gleichung 2.63 beschreibt die
sog. Diffusionshemmung im Fluidfilm. Dieser Wirkungsgrad 7., kann mit
Gleichung 2.70 aus dem Stoffiibergangskoeffizienten S, der massenbezogenen
spezifischen Oberfliche A, cx; (Gl. 2.71), dem Porenwirkungsgrad und dem
volumenspezifischen Geschwindigkeitskoeffizienten berechnet werden [94].
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B Amext ( NPore 'k\/)l
= ’ = (14 LLore TV (2.70)
et IB : Am,ext +NpPore * kV ﬂ : Am,ext
A A
Am,ext = __ 8¢ _ 89 [m2 kgil] (2.71)

Vgeo “Pp mp
Fiir irreversible Reaktionen erster Ordnung an runden Katalysatorpartikeln
kann auch die vereinfachte Gleichung 2.72 verwendet werden. Dabei wird
angenommen, dass der effektive Diffusionskoeffizient in den Poren rund 10 %
des molekularen Diffusionskoeffizienten entspricht [94].
1

1+ %Cb - tanh(®)

(2.72)

Next =

Die in Gleichung 2.72 enthaltene Sherwood-Zahl Sh ist ein dimensionsloser
Stoffiibergangskoeffizient, der das Verhiltnis von effektiv iibertragener Stoff-
menge zu diffusiv transportierter Stoffmenge beschreibt. Sie ist gemal Glei-
chung 2.73 der Quotient aus Stoffiibergangskoeffizient mal charakteristischer
Linge L. und dem Diffusionskoeftizient D,y a.

_ B'Lc _IB'dOgK

Sh
Dmix,A Dmix,A

(2.73)

Fiir runde Partikel entspricht die charakteristische Liange L. dem Kugeldurch-
messer und fiir andere Partikelformen dem Durchmesser einer oberflichen-
gleichen Kugel (OgK). Der Durchmesser dpogx wird gemiB Gleichung 2.74
liber die geometrische AuBenoberfliche Ay, definiert.

Ageo

dogk = (2.74)

Die Sherwood-Zahl kann durch die Analogie von Wirme- und Stofftransport
aus einer Nusselt-Zahl-Gleichung gebildet werden. Die Sherwood-Zahl der
Schiittung Sh ist dabei das Produkt aus einem Formfaktor f,, und der Sherwood-
Zahl fiir einen {iberstromten Einzelpartikel Sk, [214]:

Sh=f,-Sh, (2.75)
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Fiir eine Schiittung aus Kugeln gleicher Grof3e wird der Formfaktor bestimmt
zu:
fa=1+1,5(1-Y¥) (2.76)

Fiir Schiittungen anderer Partikelformen konnen konstante Werte fiir f,, im
Bereich von 1,6-2,3 verwendet werden [214]. Die Sherwood-Zahl eines iiber-
stromten Einzelpartikels ist eine Kombination aus "Mindestwert", laminarem
Shiam und turbulentem Anteil Sh;,,p:

Shy =2+ \SK2, +SK 2.77)

Die laminare (GI. 2.78) und turbulente (GIl. 2.79) Sherwood-Zahl wird dazu
aus Reynolds-Zahl und Schmidt-Zahl gebildet.

Shiam = 0,664 - Re? - S¢3 (2.78)

0,037 - Re8 . §
Shuury = SRL (2.79)

142,443 - Re-01 . (Sc% - 1)

Die Reynolds-Zahl der Schiittung wird mit der Leerrohrgeschwindigkeit u,
einem Kugeldurchmesser dop,k , der kinematischen Viskositit v und der Poro-
sitdt der Schiittung Wp.,, berechnet:

_uo - dogk

Re (2.80)

v Whert

Die Schmidt-Zahl in Gleichung 2.78 und 2.79 wird dabei als Quotient aus
kinematischer Viskositit v und Diffusionskoeftizient D,,;, ; gebildet.

4

Sc =
Dmix,i

2.81)

2.3.5 Massenerhaltung und Impulstransport

Zur Beschreibung von stromungs- und reaktionstechnischen Fragestellungen
kann die (Gesamt-) Massenerhaltung durch die Kontinuitétsgleichung be-
schrieben werden (Gl. 2.82). Die zeitliche Anderung der Masse in einem
Volumenelement ist die Differenz aus ein- und ausstromenden Massenstromen
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in das Volumenelement. Die Gesamtmassenerhaltung fiir ein kompressibles
Fluid lautet:

3_P+3(P‘Mx)+a(9'”y)+3(P'Mz) _
ot Ox ay 0z

0 (2.82)

Mit Hilfe des Nabla-Operators (Gl. 2.83) ldsst sich die koordinatenfreie Vek-
torschreibweise der Kontinuitidtsgleichung bilden (GI. 2.84) [149].

. (8 8 &

A A 2.83
(6x dy 61) (2.83)

90 % (pity =0 (2.84)

ot P = '

Bei stationdren Problemen und einem eindimensional durchstromten Volumen
konstanter Fldchen (z.B. Reaktionsrohr) ldsst sich Gleichung 2.82 wie folgt
vereinfachen:

o - u = konstant [kg m~> s_l] (2.85)

Die Beschreibung der Impulserhaltung in einem Reaktor kann durch die Navier-
Stokes-Gleichung in einem pordosen Medium erfolgen [8] [145]. Fiir den Fall
eines newtonschen kompressiblen Fluids ist dies in Gleichung 2.86 dargestellt.
du 1o, .| o I 25

% [6—L: + @Vu . u] =V- [U?f ((Vu + (V") - §V . ul)}

~(fi-mp+ )i [Nm™ (2.86)

Volumenkrifte durch z.B. Schwerkraft oder Corioliskraft werden nicht be-
riicksichtigt. Zur Beschreibung des Druckverlustes in einer pordsen Struktur
(Schiittung etc.) ist eine Senke in der Impulsbilanz in Form des letzten Terms
(GI. 2.86) integriert. Dieser Term entstammt der Forchheimer-Gleichung die
den Druckverlust in porésen Medien beschreibt und wird auch als Brinkman-
Darcy Erweiterung bezeichnet. Uber einen Koeffizientenvergleich mit einer
Druckverlustgleichung wie der erweiterten Ergun-Gleichung (Gl. 2.87) fiir das
jeweilige porose Medium ergeben sich f; und f> [214].

2
‘9_1’:150&’7_1‘.””,75%&.”2 (2.87)

oz (Y dj ()] dp
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[1-¥()*ns
¥ 4
1-¥

fr=1,75 =101 es (2.89)

[¥(r)]* dp

Fiir die Betrachtung von Fluiden mit Dichtednderungen verkniipft die Zu-

standsgleichung die Massen-, Energie- und Impulserhaltungsbilanzen [215].

Fiir den Fall eines idealen Gases ist die Verkniipfung gemif3 der thermischen

Zustandsgleichung in Gleichung 2.90 gegeben.

f1 =150 (2.88)

R
=p-—-T 2.90
P=pP -y (2.90)

2.4 Siedewasserkiihlung und
Dampfentspannung

Der Wirmeiibergang von einer Heizfldche an eine siedende Fliissigkeit wird oft
in technischen Prozessen wie Dampferzeugern oder Rohrbiindelreaktoren ge-
nutzt. Durch den Phaseniibergang der Fliissigkeit in die Dampfphase konnen
grole Energiemengen aufgenommen werden ohne dass sich die Temperatur
des Mediums dndert.

Im Falle von Rohrbiindelreaktoren wird die Wérme an den Auflenflichen der
einzelnen mit Katalysator befiillten Reaktionsrohre an das Medium im um-
gebenden Kiihlmantel (bei exothermen Reaktionen) abgegeben. Die Anzahl
der Reaktionsrohre in Rohrbiindelreaktoren betrégt iiblicherweise bis zu meh-
rere Zehntausend mit Innendurchmessern von 15-50 mm und Léngen von
0,6-6 m [54]. Es resultieren Reaktordurchmesser von bis zu 8 m. Neben Sie-
dewasser werden auch Salzschmelzen und Wirmetrigerdle verwendet, welche
in dieser Arbeit jedoch nicht von Interesse sind. In Abbildung 2.31 ist die
Siedewasserkiihlung von zwei Rohrbiindelreaktoren schematisch dargestellt.
Abbildung 2.31a zeigt den Fall eines Naturumlaufs bei dem sich Dampf auf-
grund seines Auftriebs in einer hoherliegenden Dampftrommel sammelt. Der
entstandene Sattdampf wird der Dampftrommel entnommen und der Fiillstand
durch eine Speisewasserzufuhr konstant gehalten. Im Falle des Zwangsum-
laufs (Abb. 2.31b) wird zusitzlich eine Umwilzpumpe eingesetzt, welche das
Siedewasser durch den Rohrbiindelreaktor stromen lédsst und somit zusétzlich
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Edukte Sattdampf Edukte Sattdampf
] Dampf-
trommel
Reaktor- | ﬂ
rohre |
N~
N
R
¢
=)
Umwalzpumpe
Produkte Produkte
(a) Naturumlauf (b) Zwangsumlauf

Abbildung 2.31: Schematischer Aufbau eines mit Siedewasser gekiihlten Rohrbiindelreaktors

erzwungene Konvektion erzeugt.

Fiir das Behiltersieden einer ruhenden Fliissigkeit mit freier Konvektion (Abb.
2.31a) werden gemdB dem Nukiyama-Diagramm in Abbildung 2.32 die auf-
tretenden Siedezustidnde in Abhidngigkeit der Wandiiberhitzung unterschieden.
Mit steigender Wandiiberhitzung (Abb. 2.32) kommt es zuerst zu freier Kon-
vektion ohne die Bildung von Dampfblasen, gefolgt vom Blasen-, Ubergangs-
und Filmsieden. Beim Blasensieden entstehen an den sogenannten Keimstellen
der Oberflache (Vertiefungen) Dampfblasen, wobei die Intensitét der Blasen-
bildung mit steigender Ubertemperatur zunimmt. Der Punkt C ist ein lokales
Maximum des resultierenden Wirmestroms. Dieses wird als kritische Wirme-
stromdichte bezeichnet. Dabei entstehen auf der Oberfliche so viele Dampf-
blasen, dass sich ein zusammenhéngender und isolierend wirkender Dampffilm
bildet (Leidenfrost-Phdnomen - ab Punkt C) [23]. Bei noch héheren Wandiiber-
hitzungen kommt es aufgrund des Dampffilms zu einem signifikanten Abfall
des abgefiihrten Wirmestroms, weshalb der Bereich des Blasensiedens in tech-
nischen Systemen nicht iiberschritten werden sollte.

Die kritische Wéarmestromdichte g,;; des Behiltersiedens kann mit Gleichung
2.91 berechnet werden [214].

qkrit = 0,13 - Ahvap *VPvap - [g o (Pl _pvap)]o’zs [Wm_z] (29D
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kritische Warmestromdichte

10 o)
Wm? Wm2K?

E

D
N (Leidenfrostpunkt)

freie
Konvektion Filmsieden
B a

B
Blasen-
A : \
sieden

10° < ‘

T
1 4% 49 40, 100 1000 K
49=0 59

Warmeiibergangszahl und Warmestromdichte

Abbildung 2.32: Schematisches Nukiyama-Diagramm fiir Wasser bei 1 bar Druck [23] (modifi-
ziert)

Die kritische Wirmestromdichte ist dabei abhéngig von den Dichten der sie-
denden Fliissigkeit p;, der Dichte des Dampfes p,p, der Verdampfungs-
enthalpie Ah, 4, der Erdbeschleunigung g und der Oberflichenspannung o .
In Abbildung 2.33 ist die kritische Wéarmestromdichte von Wasser iiber einen
Temperaturbereich von 100-373 °C aufgetragen.

Wie aus Abbildung 2.33 zu entnehmen ist, erreicht die kritische Wéarmestrom-
dichte ein Maximum bei 280 °C mit fast 4 MW m~2.

Da es zur Berechnung des Warmeiibergangskoeffizienten der Siedezustinde
freie Konvektion (fk) und Blasensieden (bs) keine stetige Funktion gibt, kann
die Maximalfunktion der einzelnen Wirmeiibergangskoeffizienten (Gl. 2.92)
verwendet werden.

a,, = max (CYw,fk, a/w,bs) (2.92)

Der Wiarmeiibergangskoeffizient an der Wand fiir den Fall der freien Konvek-
tion a,, ¢ ldsst sich als Quotient von Nusselt-Zahl bei freier Konvektion, der
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45
4,0
35 ~
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Kritische Warmestromdichte
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Abbildung 2.33: Kritische Wirmestromdichte von Wasser beim Behiltersieden gemifl Gleichung
291

Wirmeleitfidhigkeit der fliissigen Phase A; und der charakteristischen Linge
L. berechnen (Gl. 2.93).

Nuw,fk '/11

i (2.93)

Ay, fk =
Die charakteristische Linge wird bei vertikalen Rohren als Eintauchtiefe ge-
wihlt. Zur Berechnung der Nusselt-Zahl (GI. 2.93) muss zwischen laminarer

freier Konvektion (GI. 2.94) und einer turbulenten Grenzschicht an der Heiz-
flache (GI. 2.95) unterschieden werden [213].

Nuy s =0,6-(Gry - Prl)% Laminare freie Konvektion (2.94)

Nuy sk =0,15- (Gry - Prl)% Turbulente Grenzschicht (2.95)

Der Umschlagsbereich liegt dabei zwischen Rayleigh-Zahlen von 107 bis 103
(Gl. 2.96).
10’ < Gry- Pry < 10} (2.96)

Die Berechnung von Prandtl-, Grashof- und Rayleigh-Zahl in Gleichungen 2.97
bis 2.99 erfolgt jeweils mit den Stoffwerten der fliissigen Phase, gekennzeichnet
durch den tiefgestellten Index /.

_ YL PL-Cpl

Prj= —— 2.97
T gy (2.97)
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_ g L Pr-(Ty —T)

2
Y]

gL Br (T —Ts) pr-cpi
Vl'/ll

Gry (2.98)

Ra; = Gr;- Pr; = (2.99)
Fiir den Fall von siedendem Wasser und einer charakteristischen Linge von 1 m
liegt ab einer Uberhitzung von 0,001 °C fiir den gesamten Temperaturbereich
100-373 °C eine turbulente Grenzschicht vor (Ra; > 108 in GI. 2.96).

Wird gemill dem Nukiyama-Diagramm fiir Wasser in Abbildung 2.32 eine
gewisse Wandiiberhitzung iiberschritten, so tritt das Blasensieden auf. Hierbei
bilden sich Dampfblasen die sich von der Heizfliche ablosen. Mit steigen-
der Ubertemperatur der Wand nimmt auch die Blasenproduktion zu, womit
die Wirmetibertragung durch Verwirbelungen in der Fliissigkeit intensiviert
wird [23].

Fiir die Berechnung des Wirmeiibergangskoeffizienten beim Blasensieden
ay ps hat sich eine Zusammenfassung von Einflussfaktoren als praktikabel
erwiesen. Der Wirmeiibergangskoeffizient setzt sich gemaf Gleichung 2.100
aus einem Wirmeiibergangskoeffizienten fiir eine bestimmte siedende Fliis-
sigkeit ag ;o (5.600 W m~2K~! fiir Wasser) und den Einflussfaktoren F; (q:
Wirmestromdichte, p: Druck, f: Fluid, w: Wand) zusammen.

Ay ,bs = A0,ref * Fq . Fp* . Ff . Fw (2100)

Die Berechnung der Einflussfaktoren Fy, F)., Fr, F,, kann [213] [214] ent-
nommen werden.

Werden die Gleichungen fiir siedendes Wasser (P = 1,268 um~' K1) an ei-
nem Edelstahlrohr (R, =0,78 um, Ry e f =0,4pm, b, =7,73kW s> m2 K1,
beuw = 3535 kWs%3m 2 K1) angewendet, so vereinfacht sich Gleichung
2.100 zu 2.101.

0,668
AT

0,322
@y ps = 198,456 - (ﬁ) Wm2K™! (2.101)

Fiir die beiden Wirmeiibergangskoeffizienten «,, sy (freie Konvektion) und
ayw.ps (Blasensieden) ergeben sich bei Wasser und einer Siedetemperatur von
250 °C die in Abbildung 2.34 dargestellten Verliufe in Abhiingigkeit der Uber-

temperatur zwischen Wand und Siedewasser. Der Ubergang von freier Kon-
vektion zum Blasensieden findet bei 2,46 K Temperaturdifferenz und einem
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Abbildung 2.34: Berechnete Wirmeiibergangskoeffizienten fiir Wasser bei 250 °C

zugehdrigen Wirmeiibergangskoeffizienten von 1.210 Wm™2 K~! statt. Der
Verlauf steigt mit hoherer Ubertemperatur steil an. Bei einer Ubertemperatur
von 7 K wird bereits ein Wert von 10.000 W m~2 K~! erreicht.

Um die Temperatur in einem mit Siedewasser gekiihlten Reaktor einzustel-
len wird der zugehorige Siededruck geregelt. Bei der adiabaten Entspannung
von Sattdampf auf ein anderes Druckniveau kann es dabei zur Bildung von
Kondensat kommen, das oftmals nicht weiterverwendet werden kann. In Ab-
bildung 2.35 ist das Zweiphasengebiet im Temperatur - spezifische Enthalpie
Diagramm fiir Wasser dargestellt.

I
S
S
I
S
S3

=—=Siedelinie

—_—
© 350 ve | // =\ © 350
3 A N\ < N
= 300 = 300
S S R
E 250 / E 250 2=
: e =i s (P
p— ,
£ 200 £ 200 Sattdampfkurve s
Q2 / ] === 2 bar Isobare 'L’
150 / / 150 1~~~ 33,5 bar Isobare Vi
100 4 100 1 I 7
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 2000 2200 2400 2600 2800 3000
Spezifische Enthalpie in ki kg™ Spezifische Enthalpie in kJ kg™
(a) Zweiphasengebiet von Wasser (b) Sattdampfkurve vergroBert

Abbildung 2.35: Temperatur-Enthalpie Diagramm von Wasser (Werte aus [214] entnommen)

Die Besonderheit ist, dass Sattdampf ein Maximum der spezifischen Enthalpie
bei einer Temperatur von etwa 240 °C besitzt (Abb. 2.35). Wird folglich Satt-
dampf von beispielsweise 240 °C (33,5 bar) adiabat auf 2 bar entspannt, so wird
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die in Abbildung 2.35b eingezeichnete Isobare bei rund 160 °C erreicht und
dadurch iberhitzter Dampf erzeugt. Wird jedoch Sattdampf von beispielsweise
350 °C (165 bar) adiabat auf 33,5 bar entspannt, so entsteht Nassdampf der
einen gewissen Anteil Fliissigkeit enthilt. Die Anteile der beiden Phasen im
Zweiphasengebiet lassen sich mit der Konodenregel (Gesetz der abgewandten
Hebelarme) berechnen.
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3 Energetische Analyse
verschiedener Reaktorkonzepte
fir PtSNG-Anwendung und
Reaktorauswabhl fur eine
thermische Integration mit einer
Hochtemperatur-Dampfelektrolyse

Das folgende Kapitel dient dazu, ein Methanisierungskonzept passend fiir eine
thermische Integration mit einer Hochtemperatur-Dampfelektrolyse auszuwih-
len. Durch diese Kombination soll die Eignung des Methanisierungsmoduls
als Teil eines neuartigen PtSNG-Prozesses evaluiert werden.

3.1 Ziele des Methanisierungsprozesses

Das Hauptziel des Methanisierungsprozesses ist zusammengefasst die effizi-
ente Umwandlung der Edukte Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid zu Methan
und die gleichzeitige Bereitstellung von Wasserdampf fiir eine angeschlossene
Hochtemperatur-Dampfelektrolyse.

Die entsprechenden Anforderungen an das Methanisierungsmodul in Tabelle
3.1 leiten sich von dem Europdischen Forschungsprojekt HELMETH ab (vgl.
Kap. 9). Dieses hatte als Ziel den weltweit ersten PtSNG-Prozesses bestehend
aus katalytischer CO,-Methanisierung und thermisch integrierter, unter erhoh-
tem Druck betriebener Hochtemperatur-Dampfelektrolyse zu erproben. Eine
Lastmodulation von 20 - 100 % ist eine Kernanforderung um einen dynami-
schen Betrieb zu gewihrleisten. Der Bereich des Gasdrucks von 10 bis 30 bar
leitet sich sowohl aus der Thermodynamik der Reaktion als auch vom Druck
nachfolgender Einspeisestellen ab. Somit kann auf eine anschlieBende Nach-
verdichtung des erzeugten SNG teils verzichtet werden. Die maximal (unter
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Vollumsatz) produzierte Methanmenge entspricht 60 kW bezogen auf den obe-
ren Heizwert von Methan gemif3 Gleichung 3.1.

60kW = rnicps - Ho,casa = ncoz - Xcoz - Ho,cHa (3.1

Da Vollumsatz thermodynamisch nicht erreichbar ist, wurden Anforderungen
an die SNG-Zusammensetzung gestellt. Besonders fiir die zuldssige Wasser-
stoffkonzentration im européischen Erdgasnetz gelten deutlich unterschiedliche
Grenzwerte [143]. In Deutschland ist das, wie bereits in Kapitel 2.2.2 darge-
legt, den Tanks von Erdgasfahrzeugen geschuldet und somit ein Grenzwert
von 2 vol.-% gegeben. Im HELMETH Projekt wurde jedoch davon ausgegan-
gen, dass sich mittelfristig 5 vol.-% H, im Erdgas als Grenzwert durchsetzt.
Die Anteile von Methan und CO, ergeben sich aus weiteren Kenngrofien der
Gasbeschaffenheit wie Brennwert und Wobbe-Index.

Tabelle 3.1: Anforderungen an den Methanisierungsprozess

Anforderung Wert
Modulation 20 - 100 %
Gasdruck 10 - 30 bar
Max. Produktion Methan 60 kW (H, cr4) bei 30 bar
0,0674 mol s™! bzw. 5,44 m* h~! (NTP)
SNG-Qualitat CH, > 92,5 vol.-%
CO, < 2,5 vol.-%
H, < 5 vol.-%
Kompakt
Industrieller Maf3stab (Skalierbarkeit)
Maximale Temperatur im Reaktor 650 °C
Mindestdampfstoffstrom 0,2696 mol s™! bzw. 17,48 kgh™!

Stabile Dampfproduktion
Stand-by Betriebsszenarien

Die freigesetzte Reaktionswirme der Methanisierung wird im HELMETH Pt-
SNG Konzept zur Dampferzeugung fiir die Hochtemperatur-Dampfelektrolyse
genutzt. Der geforderte Mindestdampfstoffstrom entspricht dabei dem Wasser-
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stoffstrom, der fiir die Methanisierung benotigt wird.

Ein besonderes Augenmerk muss bei der Methanisierung, wie bereits im Kapi-
tel 2.2.5 erwihnt, auf die Begrenzung der maximalen Temperatur im Reaktor
gelegt werden, um eine starke thermische Deaktivierung des Katalysators zu
verhindern. Im Allgemeinen gibt es dafiir verschiedene Moglichkeiten:

* Verdiinnung des stochiometrischen Eduktstromes mit einem Reaktions-
produkt oder einem anderen Verdiinnungsmedium. Die Verwendung
eines Reaktionsproduktes (wie zum Beispiel Dampf) verschiebt das
thermodynamische Gleichgewicht auf die Seite der Edukte und dient zu-
sdtzlich als thermischer Ballast. Ein anderes Verdiinnungsmedium (wie
zum Beispiel Stickstoff) dient hingegen nur als thermischer Ballast.

e Verdiinnung des stochiometrischen Eduktstromes mit nassem oder tro-
ckenem Produktgas durch eine Riickfiihrung (Geblése/ Verdichter). Dies
verschiebt das thermodynamische Gleichgewicht auf die Seite der Eduk-
te und agiert zusétzlich als thermischer Ballast.

 Gestufte unterstochiometrische Zugabe von einem Edukt (CO, oder H,).
Dies verschiebt das thermodynamische Gleichgewicht auf die Seite der
Edukte und reduziert die Menge an Edukten, die abreagieren konnen.

 Effektive Kiihlung der Reaktionszone.

» Konstruktive Maflnahmen aus Kapitel 2.2.6.

* Eine Kombination der genannten Mdglichkeiten.

Die grundsitzliche Eignung der aufgezihlten Moglichkeiten zur Temperatur-
kontrolle und eine Untersuchung der stofflichen (hoher Umsatz) und energeti-
schen (bezogen auf die Produktion von Dampf) Charakteristik wird nachfol-
gend durchgefiihrt. Dazu wurde die Software ASPEN Plus V 8.8 verwendet
und schrittweise die Komplexitdt der Untersuchungen erhoht. Als Annahme
wurde fiir alle Berechnungen eine Eintrittstemperatur der Stoffe von 20 °C
und eine Temperaturdifferenz von 10 °C im Pinch angenommen. Auflerdem
wurde davon ausgegangen, dass die katalytische Reaktion ab einer Temperatur
von 250 °C zuverlassig katalytisch ,,ziindet* [193]. Dabei entwickelt sich eine
stabile Reaktionszone, sofern die Randbedingungen dies zulassen.
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3.2 Adiabate Reaktoren mit und ohne
Rezirkulation

Prozesse bestehend aus adiabaten Reaktoren haben den Vorteil, dass die Re-
aktionsgeschwindigkeit bei der gewihlten Temperatur von in der Regel etwa
650 °C sehr hoch ist und damit eine geringe Reaktorgrofie (resp. Katalysator-
menge) notwendig ist. Um die Maximaltemperatur von 650 °C (Kap. 2.2.5)
einzuhalten und damit eine thermische Deaktivierung des verwendeten Ka-
talysators zu begrenzen, werden die in Kapitel 3.1 genannten Moglichkeiten
schrittweise simuliert. Eine Verdiinnung des Eduktes mit z.B. Dampf (Abb.
3.1) bewirkt die Verschiebung des thermodynamischen Gleichgewichts auf
die Seite der Edukte und begrenzt somit die Menge an Reaktionswirme, die
freigesetzt werden kann. Gleichzeitig dient das Verdiinnungsmedium als ther-
mischer Ballast, der auf die Reaktionstemperatur mit erwdrmt wird und somit
Reaktionswiarme aufnimmt. Dieser Ansatz kommt u.a. im RMP, ICI/ Koppers
Prozess (vgl. Kapitel 2.2.4) zu tragen. Dies wird aber hier nicht weiter ver-
folgt, da Dampf als Wertprodukt des Prozesses fiir die Elektrolyse benotigt
wird. Die Verwendung eines anderen Verdiinnungsmediums, wie zum Bei-
spiel Stickstoff, ist mit den Anforderungen an die produzierte SNG-Qualitat
ohne zusitzliche Produktgasaufbereitung nicht vereinbar und wird somit eben-
falls nicht verfolgt. Um adiabate Reaktoren beziiglich der Maximaltemperatur

Dampf

Abbildung 3.1: Reaktorkonzept bestehend aus Verdiinnung der Eduktmischung mit Dampf vor
einem adiabaten Reaktor

zu limitieren, kann eines der beteiligten Edukte auf verschiedene Reaktoren/
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Reaktionszonen aufgeteilt und somit anfangs unterstochiometrisch zugegeben
werden. Schematisch ist dies in Abbildung 3.2 fiir einen Anwendungsfall dar-
gestellt. Die Wirmefreisetzung in den Reaktoren wird durch die Menge an
zugefiihrtem CO, und dem thermodynamischen Gleichgewicht begrenzt.

Dabei ist es nicht unbedingt notig einzelne Reaktoren zu verwenden (vgl.
Abb. 3.2). Sogenannte Hordenreaktoren vereinen mehrere Reaktionszonen mit
jeweils anschliefender Temperierung der Reaktionsgase in einem Behilter, je-
doch in der Regel ohne Zwischenzugabe eines Edukts [9] [54] [77]. Fiir einen

| Beispiel 20 bar |

28,0 % v. stoch. 32,6 % v. stoch 39,4 % v. stoch.

COZ COz COZ

Abbildung 3.2: Reaktorkonzept bestehend aus drei adiabaten Reaktoren mit stufenweiser Zugabe
des Eduktes CO, (vgl. Hordenreaktor)

Druckbereich von 10-30 bar sind die jeweils zuzugebenden prozentualen (vom
stochiometrisch erforderlichen CO,) Stoffstrome vor den jeweiligen Reaktoren
und die zugehdrige adiabate Reaktionstemperatur in Tabelle 3.2 zusammen-
gefasst. Wie in Tabelle 3.2 zu erkennen ist, reichen bei 10 bar Gasdruck zwei
Reaktoren zur Temperaturkontrolle aus. Bei 20 bar sind bereits drei Reakto-
ren notwendig. Dieses Konzept wird fiir die weitere Betrachtung verworfen,
da alleine zur Temperaturkontrolle drei Reaktoren benotigt werden und die
Komplexitit des gesamten Prozesses dadurch stark zunimmt. Eine weitere
Moglichkeit zu Temperaturbegrenzung in adiabaten Reaktoren ist die Verwen-
dung eines Verdichters, der Produktgas zum Eingang des Reaktors (Abb. 3.3)
zuriickfiihrt. Damit wird das thermodynamische Gleichgewicht wiederum zur
Seite der Edukte verschoben und somit die freigesetzte Warmemenge begrenzt.
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Tabelle 3.2: CO,-Zuspeisung bei verschiedenen Driicken analog zu Abbildung 3.2 (maximale
Reaktortemperatur = 650 °C)

Druck  7icoz,1  Tri ncoz2 Tro nco2s  Ir3

10 bar 28,3% 650 °C 71,7% 645 °C 0 % 525 °C
20 bar 28,0% 650 °C 32,6 % 650 °C 394% 563 °C
30 bar 27,9 % 650 °C 30,9 % 650 °C 41,2 % 576 °C

Betrachtet man einen einzelnen adiabaten Reaktor (Abb. 3.3), dann kann die
Rezirkulation mit nassem oder trockenem Produktgas erfolgen. Die trockene
Produktgasriickfiihrung hat den Vorteil, dass das Hauptprodukt der Reaktion
(Wasser) abgeschieden wird. Somit fallt die Gleichgewichtslimitierung im Re-
aktor geringer aus als im Fall der nassen Produktgasriickfiihrung. Rein auf die

Trockene Produktgas- Nasse Produktgas-
rickfuhrung rickfuhrung
4 H, + CO, 250 °C 4H;+CO, 250 °C
12,63 kg/h — 12,63 kg/h ——

15,57 kg/h|

C

13,89 kg/h

C

6,54 kg/h

7,65 kg/h

Abbildung 3.3: Reaktorkonzepte mit Riickfithrungsmethoden zur Begrenzung der adiabaten Re-
aktionstemperatur

erzeugte Produktzusammensetzung bezogen, ist die trockene Produktgasriick-
fiihrung (Abb. 3.3 links) zu bevorzugen. Um die gesamte Reaktorverschaltung
zu vervollstindigen und die geforderte Produktgasqualitit aus Tabelle 3.1 zu
erfiillen, ist ein anschlieBender zweiter Reaktor notwendig. Die Verwendung
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eines zweiten adiabaten Reaktors ist hierbei nicht zielfiihrend, da das ther-
modynamische Gleichgewicht bei den entsprechenden Temperaturen die SNG
Zusammensetzung bestimmen wiirde und noch relativ hohe Eduktkonzentra-
tionen vorhanden wiren. Das vervollstindigte Reaktorkonzept bestehend aus
einem adiabaten Reaktor, einer trockenen Produktgasriickfiihrung und einem
anschlieBenden gekiihlten Reaktor inklusive Wirmestrome (Pfeile) ist in Ab-
bildung 3.4 dargestellt. Die zugehdrigen Werte der Wirmestrome und die

4H; +CO; 250 °C

(0337 mol's™) o (0,2696 mol s™)
Wasser
20°C
Gek. ~40 bar
260 °C
( e G o—»@
(13,2 kw)
Sattdam
R1 R2 250 °<:m
~40 bar
-

SNG

H,0

Abbildung 3.4: Reaktorkonzept bestehend aus einem adiabaten Reaktor mit trockener Produktgas-
riickfiihrung und anschliefendem gekiihlten Reaktor

Produktgaszusammensetzung ,,SNG* sind in Tabelle 3.3 zusammengefasst.
Ein positives Vorzeichen der Warmestrome (Abb. 3.4 und Tab. 3.3) bedeutet,
dass die entsprechende Wérme zugefiihrt werden muss. Ein negatives Vor-
zeichen hingegen, dass die Warme abgefiihrt werden muss. In Summe sind
also 16,8 kW Wirme zur Erzeugung von Dampf vorhanden. Die Summe an
vorhandener Warme setzt sich gemidfl Gleichung 3.2 aus dem umgesetzten
Stoffstrom CO, (Stoffstrom mal Umsatz) mal der Reaktionsenthalpie und der
stochiometrischen Kondensationsenthalpie (vgl. Gl. 2.7) zusammen.

flcoz . XC02 (ArH +2- AKondH) = Summe (32)

Die genannte Wirmemenge von 16,8 kW steht zwar theoretisch zur Erzeugung
von Dampf bereit, liegt aber nicht automatisch auf geeigneten Temperaturni-
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Tabelle 3.3: Wiarmestrome und trockene SNG Zusammensetzung fiir das Re-
aktorkonzept aus Abbildung 3.4 bei 20 bar

Wirmestrom Wert | SNG Anteil
Oz +5164 W [H, 1,04 vol.-%
Oab.1 -19490 W | CO, 0,26 vol.-%
Ozun +858 W |CH, 98,69 vol.-%
Oub.2 1912 W |H,0 0 vol.-%
Oabs _1481 W |CO < 0,01 vol.-%
Summe -16861 W

veaus vor. Daher ist es notwendig eine Pinch-Analyse durchzufiihren, welche
eine optimale Wirmeintegration eines Prozesses darstellt. Dabei werden zu-
nichst kalte und warme/ heifle Strome zu sogenannten ,,composite curves*
als Temperatur iiber dem Wiarmestrom zusammengefasst. Bei abzufiihrenden
Stromen mit einem negativen Vorzeichen wird der Betrag verwendet. Anschlie-
Bend werden die warme und kalte (composite) Kurve in einem gemeinsamen
Temperatur iiber Wirmestrom Diagramm eingetragen, wobei die kalte Kurve
soweit verschoben wird, dass es keine Uberschneidung gibt. Der Punkt an
dem sich beide Kurven am engsten begegnen, wird als Pinch bzw. Pinch-Point
bezeichnet und besitzt eine festgelegte Temperaturdifferenz von hier 10 °C. Be-
reiche, an denen beide Kurven nicht iibereinander liegen, erfordern zusétzliche
Wirmezu/ -abfuhr bzw. stellt zusitzliche Wirme, die genutzt werden kann dar.
Weitere Details zur Pinch-Analyse finden sich in [116] [120] [138].

Fiir den vorliegenden Fall (Abb. 3.4 und Tab. 3.3) ist die Pinch-Analyse in
Abbildung 3.5 dargestellt. Die warme Kurve erstreckt sich dabei von 650 °C
nach dem adiabaten Reaktor in Abbildung 3.4 bis 30 °C und entstammt den
Stromen Qab 1 Qab 2 Qab 3. Bei den kalten Kurven wird zwischen der Kurve
HKalt 1 (Qzu 1+ QZM »)“ bestehend aus Qzu 1 und Qzu > (Edukte) und ei-
ner Kurve ,,Kalt 2 (Q il + Qzu )+ Qm 3)“ mit zusétzlicher Erzeugung von
Wasserdampf unterschieden. Der Wasserdampf wird, wie bereits erwihnt zur
Erzeugung des Wasserstoffs fiir die CO,-Methanisierung genutzt und liegt bei
einer Siedetemperatur von 250 °C vor. Mengenmifig wird dabei von identi-
schen Stoffstromen von Wasserdampf und Wasserstoff ausgegangen. Wie in
Abbildung 3.5 zu sehen ist, sind nach der Pinch-Analyse noch 550 W Wérme

76



3.3 Gekiihlte Reaktoren

700 HeiR TT
——Hei
600 - S <t
o Kalt 1 (Qq,; + Qu2) // "
£ 500 | ___yait2 (Quus + Qo + Quy3) / 1
5 400 ] =
= v > | 0
a’- 300 / Ll wn
o o el |
g 200 4,/ “
i _/ 1
100 =] — bt
e ~ "
0 L
0 5000 10000 15000 20000 25000

Warmestrom in W

Abbildung 3.5: Pinch-Analyse des Konzeptes aus adiabatem Reaktor mit Riickfithrung und ge-
kiihltem Reaktor (Abb. 3.4 und Tab. 3.3)

verfiigbar. Aulerdem ist zu erkennen, dass Hochtemperaturwiarme von bis zu
650 °C zur Verdampfung von Wasser genutzt wird.

3.3 Gekilhlte Reaktoren

Neben den Verschaltungen, bestehend aus adiabaten Reaktoren, gibt es auch die
Moglichkeit gekiihlte Reaktoren zu verwenden. Ein signifikanter Unterschied
liegt in der Temperaturkontrolle, welche in adiabaten Reaktoren durch das ther-
modynamische Gleichgewicht erfolgt und in gekiihlten Reaktoren durch den
Einsatz einer aktiven Kiihlung. Im Falle einer ungeniigenden Wéarmeabfuhr aus
der Reaktionszone konnen Temperaturen im Katalysatorbett bis zur adiabaten
Temperatur erreicht werden.

Bezogen auf die CO,-Methanisierung in Kombination mit den Randbedingun-
gen aus Kapitel 3.1 ergibt sich das in Abbildung 3.6 dargestellte Reaktorkon-
zept. Dieses besteht aus einem gekiihlten Reaktor und einer Kondensation von
Produktwasser. Bei der Simulation des gekiihlten Reaktors in Abbildung 3.6
wird angenommen, dass das thermodynamische Gleichgewicht bei den gewihl-
ten Betriebsbedingungen (Druck und Temperatur) erreicht wird. In Tabelle 3.4
ist die erzeugte SNG-Zusammensetzung fiir 10-30 bar zusammengefasst. Der
Anteil an Edukten (CO, und H,) nimmt mit steigendem Druck ab und der CH,-
Anteil zu. Gemdl den Anforderungen an das CO,-Methanisierungsmodul in
Tabelle 3.1 ist ein maximaler H,-Anteil im Produktgas von < 5 vol.-% zuldssig.
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4 H, +CO, 250°C

Gek.
260 °C
SNG
30 °C
H,0

Abbildung 3.6: Reaktorkonzept bestehend aus einem gekiihlten Reaktor

Tabelle 3.4: Trockene SNG Zusammensetzung fiir das Reaktorkonzept aus Abbildung 3.6 bei
verschiedenen Driicken

Spezies 10 bar 20 bar 30 bar Einheit
H, 441 3,27 2,71 vol.-%
CcO, 1,10 0,82 0,68 vol.-%
CH, 94,49 95,91 96,61 vol.-%
H,O 0 0 0 vol.-%
CO < 0,01 < 0,01 < 0,01 vol.-%

Da dieser Wert bei 10 bar Druck nur knapp erreicht wird und ein dediziertes
Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts in einem technischen Re-
aktor nicht gewihrleistet ist, wird dieses Reaktorkonzept verworfen.

Durch das Nachschalten eines zweiten Reaktors entsteht ein Reaktorkonzept
aus zwei gekiihlten Reaktoren in Reihenschaltung (Abb. 3.7). Die in Abbildung
3.7 dargestellten Wirmestrome und SNG Zusammensetzung sind in Tabelle
3.5 zusammengefasst. Wie in Tabelle 3.5 zu erkennen ist, wandelt der zweite
gekiihlte Reaktor nur noch geringe Eduktanteile um (Qup3 = —59 W). Da
die CO,-Methanisierung unter Volumenreduktion abléuft, ergibt sich trotz der
geringen Umsatzsteigerung (+ 0,76 % Absolutwert) eine merkliche Konzentra-
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3.3 Gekiihlte Reaktoren
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Abbildung 3.7: Reaktorkonzept bestehend aus zwei gekiihlten Reaktoren in Reihe mit einer Kon-
densation von Produktwasser nach jedem Reaktor

Tabelle 3.5: Wirmestrome und trockene SNG-Zusammensetzung fiir das Re-
aktorkonzept aus Abbildung 3.7 bei 20 bar

Wirmestrom Wert | SNG Anteil
Oz +2475 W | H, 0,34 vol.-%
Qab.1 -11855 W | CO, 0,08 vol.-%
Oub.2 7384 W |CH, 99,57 vol.-%
Ozu +647 W | H,0 0 vol.-%
Oab,3 59 W |CO < 0,01 vol.-%
Oab.4 718 W

Summe -16893 W

tionsreduktion an Edukten von 3,27 vol.-% auf 0,34 vol.-% H, (im trockenen

Gas) durch den zweiten Reaktor.

Beziiglich der energetischen Eignung des Reaktorkonzepts bestehend aus zwei
gekiihlten Reaktoren wurde ebenfalls eine Pinch-Analyse (Abb. 3.8) durchge-
fiihrt. Der Pinch-Point der Analyse liegt analog zu Abbildung 3.5 im Bereich, in
dem die Kondensation von chemisch produziertem Wasser in der heif3en Kurve
beginnt (gekennzeichnet durch den nicht linearen Verlauf). Die Plateaus bei
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3 Energetische Analyse verschiedener Reaktorkonzepte fiir PtSNG-Anwendung und
Reaktorauswahl fiir eine thermische Integration mit einer Hochtemperatur-Dampfelektrolyse

300
o 250 s o
2 / / =3
1 1
£ 200 =7 aat nn
2 150 e =
o
5 / / —Heill
2 1090 / : ;
£ / / Kalt 1 (Quu1 + Qu2)
- : . C
50 f / | e—Kalt 2 (Quy 1 + Qup + Qu3)
| T 1
0 ' ' )

0 5000 10000 15000 20000 25000
Warmestrom in W

Abbildung 3.8: Pinch-Analyse des gekiihlten Reaktorkonzeptes

250 °Cbzw. 260 °C beschreiben das Sieden bzw. die Reaktion in den Reaktoren.
In Summe gibt es fiir das genannte Reaktorkonzept einen Wirmeiiberschuss
von rund 1,8 kW.

3.4 Vergleich der untersuchten Reaktorkonzepte
und Reaktorauswahl

In den vorherigen Untersuchungen haben sich zwei Reaktorkonzepte zur CO,-
Methanisierung unter Beachtung der Randbedingungen herauskristallisiert:

* Reaktorkonzept bestehend aus einem adiabaten Reaktor mit trockener
Produktgasriickfithrung und anschlieBendem gekiihlten Reaktor (Abb.
3.4). Nachfolgend wird dieses Konzept als ,,Adiabat + Gekiihlt* be-
zeichnet.

» Reaktorkonzept bestehend aus zwei gekiihlten Reaktoren (Abb. 3.7).
Nachfolgend wird dieses Konzept als ,,Gekiihlt + Gekiihlt* bezeichnet.

Ein Vergleich der beiden Konzepte muss dabei neben direkt simulierten Gro-
Ben (Produktgasqualitit, nutzbare Wiarme zur Dampferzeugung) auch weitere
KenngroBlen zur Prozessbeschreibung (Temperaturkontrolle, Wirmeverluste,
Baugrofie) enthalten. In Tabelle 3.6 werden die Prozesse und entsprechende
Charakteristika mit sehr gut (++), neutral (0) und sehr schlecht (--) gewich-
tet. Die Produktgasqualitiit ist fiir beide Prozessvarianten deutlich iiber den
geforderten Kriterien. ,,Gekiihlt + Gekiihlt* besitzt dennoch einen hoheren
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3.4 Vergleich der untersuchten Reaktorkonzepte und Reaktorauswahl

Tabelle 3.6: Bewertender Vergleich der ausgewihlten Reaktorkonzepte

Kriterium Adiabat + Gekiihlt* Gekiihlt + Gekiihlt”
Produktgasqualitit + ++
Temperaturkontrolle ++ 0
Nutzbare Wirme zur Dampf- + ++
erzeugung

Wirmeverluste - ++
Realisierbarkeit Kleinmafstab -- 0
Baugrofie + 0

4 Vergleiche Abbildung 3.4
b Vergleiche Abbildung 3.7

Eduktumsatz.

Die Temperaturkontrolle ist grundsitzlich fiir das Konzept ,,Adiabat + Ge-
kiihlt* als besser zu bewerten, da durch ein Rezirkulationsgeblédse das thermo-
dynamische Gleichgewicht und damit auch die Temperatur aktiv beeinflusst
werden kann. Im Falle der gekiihlten Reaktoren ist das nur durch z.B. Kiihlmit-
teltemperaturvariation moglich. Etwaige konstruktive Fehldimensionierungen
lassen sich dadurch nur schwer kompensieren.

Die nutzbare Wirme zur Dampferzeugung ist fiir beide Konzepte in Bezug
auf den geforderten Mindestdampfmassenstrom ausreichend. Die gekiihlten
Reaktoren besitzen dennoch eine groere Wirmereserve fiir den betrachteten
Fall.

Aufgrund von Wirmeverlusten wird das Konzept mit dem adiabaten Reaktor
als unterlegen angesehen. Der Grund ist, dass Warmeverluste direkt abhingig
von der Temperaturdifferenz zwischen Apparat und Umgebung sind und sich
somit fiir den adiabaten Fall hohere Verluststrome ergeben konnen.

Die Realisierbarkeit des Konzeptes mit Rezirkulationsgebldse wird als deut-
lich geringer beurteilt, da solche Gebldse/ Verdichter fiir die geforderten Be-
triebsbedingungen, Gaszusammensetzungen und Massenstrome Sonderanfer-
tigungen sind. Dariiber hinaus muss das Geblése einen breiten Modulations-
bereich besitzen, um bei Anfahrvorgingen und Lastwechseln entsprechend
agieren zu konnen.

Beziiglich der BaugroBe wird dem adiabaten Konzept ein Vorteil eingerdumt,
da der erste Reaktor bei hoheren Temperaturen betrieben wird und daher eine
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geringere Baugrofle, Katalysatormenge und Verweilzeit benotigt.

In Anbetracht der obigen Punkte wird das Reaktorkonzept bestehend aus zwei
gekiihlten Reaktoren als geeigneter angesehen und realisiert.

Zur Auswahl an Reaktoren fiir dieses Konzept stehen prinzipiell die im Kapi-
tel 2.2.3 genannten Reaktorkonzepte: Festbett-, Waben-, Mikro- und Wirbel-
schichtreaktor zur Auswahl.

Bei Wabenreaktoren und der Verwendung von Hochtemperaturstdhlen ist von
einer geringen radialen Warmeleitfihigkeit der Struktur auszugehen, weswe-
gen diese nicht weiter betrachtet werden. Mikroreaktoren werden aufgrund der
hohen Komplexitdt und dem zugehorig Konstruktionsaufwand bzw. der ho-
heren Kosten gegeniiber Festbettreaktoren verworfen. Zusétzlich kdnnen nur
Festbett- und Wirbelschichtreaktoren als kommerziell erprobt (Vgl. Kapitel
2.2.4) fiir die CO/ CO,-Methanisierung angesehen werden. Aufgrund des ge-
forderten Druckbereichs von 10-30 bar in Kombination mit einer Modulation
von 20-100 % Last (Tab. 3.1), muss der Wirbelschichtreaktor ebenfalls verwor-
fen werden. Folglich ist der gekiihlte Festbettreaktor das vielversprechendste
Konzept. Dies wurde bereits mit dem IRMA Reaktor und in der Audi e-gas
PtG-Anlage demonstriert.

82



4 Numerische Untersuchungen zur
Reaktorauslegung

Die mathematische Modellierung von katalytischen Festbettreaktoren ist seit
vielen Jahrzehnten ein bedeutendes Forschungsgebiet [2] [3]. Dabei werden
Gleichungen zur Beschreibung des Wérme-, Stoff-, und Impulstransportes ge-
nutzt, um Reaktoren auszulegen und Vorgénge in bestehenden Anlagen besser
verstehen zu konnen. Wesentliche Bestandteile sind die effektive Reaktionsrate
und damit die Wirmefreisetzung bei exothermen Reaktionen, sowie der War-
metransport im katalytischen Festbett. Dem formalkinetischen Modell wird
dabei der grofite Einfluss auf die Vorhersagegenauigkeit des Reaktormodells
zugeschrieben [2] [3], wobei hierzu ebenfalls die Stofftransportvorgiinge am
bzw. im heterogenen Katalysator gezihlt werden miissen. Gleichzeitig stellt
sich die Bereitstellung zuverldssiger kinetischer Messdaten als Hauptproblem
dar [2] [3], weswegen die intrinsische heterogene Reaktionskinetik der CO,-
Methanisierung in Kombination mit dem Stofftransport besonders detailliert
untersucht werden. Die Untersuchungen erfolgen dazu schrittweise mit im-
mer komplexeren Modellen, um die jeweiligen Einfliisse moglichst isoliert
betrachten zu konnen (Abb. 4.1).

Final wird auf Grundlage der numerischen Simulationsergebnisse ein mit Sie-
dewasser gekiihlter Festbettreaktor ausgelegt. Dieser dient dazu, nach weiteren
OptimierungsmaBnahmen, im Europdischen Forschungsprojekt HELMETH
mit einer Hochtemperatur-Dampfelektrolyse gekoppelt zu werden (vgl. Kap.
9). Entsprechenden Anforderungen an das CO,-Methanisierungsmodul sind
in Kapitel 3.1 (Tab. 3.1) zusammengefasst. Als Bauart des mit Siedewasser
gekiihlten Reaktors (vgl. Kap. 3.4) wird ein Rohrbiindelreaktor gewihlt. Folg-
lich ist die Bestimmung der Anzahl, Lingen und Durchmesser der parallel
durchstromten Reaktionsrohre vorzunehmen. Als Ausgangslage fiir die fol-
genden Unterkapitel dient ein ,,mittlerer* Betriebspunkt von 20 bar Gasdruck
und 50 Y% Last aufgeteilt auf sechs parallel durchstromte Reaktionsrohre. Dies
entspricht einem Eduktstoffstrom von 0,028 mols~!' pro Reaktionsrohr. Be-
ziiglich der praktikablen/zuldssigen Temperatur in den Reaktionsrohren wird
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Abbildung 4.1: Schematische Darstellung der numerischen Untersuchungen zur Reaktorauslegung

der in Kapitel 2.2.5 bestimmte Bereich von 200-650 °C (Abb. 2.23) zu Grunde
gelegt.

4.1 Heterogene Reaktionskinetiken fir Ni-
Methanisierungskatalysatoren und Vergleich

4.1.1 Ubersicht

Der Begrift Reaktionskinetik beschreibt quantitativ die Reaktionsgeschwin-
digkeit und Faktoren die diese beeinflussen [25]. Dabei kann eine exakte
Beschreibung der kinetischen Reaktionsrate nur erfolgen, wenn die einer Re-
aktion zugrundeliegenden Elementarreaktionen bekannt sind. Wenn aber nur
kinetische Zusammenhinge unter technischen Bedingungen mathematisch be-
schrieben werden sollen, so konnen anhand von Experimenten formalkineti-
sche Interpretationen (sog. Formalkinetiken) abgeleitet werden. Grolen wie
Reaktionsordnung, Frequenzfaktor oder Aktivierungsenergie werden dabei zu
Anpassungsfaktoren. In der vorliegenden Arbeit werden ausschlieBlich For-
malkinetiken verwendet, die nachfolgend zur Vereinfachung als ,,Kinetiken*
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4.1 Heterogene Reaktionskinetiken fiir Ni-Methanisierungskatalysatoren und Vergleich

bezeichnet werden. Die jeweils von den Autoren bestimmten intrinsischen Ki-
netiken sind streng genommen auch nur fiir den jeweiligen Katalysator giiltig.
Fiir die numerische Untersuchung eines Reaktors ist diese aber unabdingbar
und es muss somit der jeweilige Katalysator ,,simuliert werden. Die in der
Literatur veroffentlichten heterogenen intrinsischen Reaktionskinetiken lassen
sich in verschiedene Gruppe einteilen. Nach Art (kommerziell, nicht kommer-
ziell) und Form (Pulver, Formkorper) des verwendeten Katalysators, dessen
Aktivkomponente (Nickel, Ruthenium, etc.), sowie des untersuchten Druck-
und Temperaturbereichs. Als Reaktoren konnen dabei Differential- und In-
tegralreaktoren verwendet worden sein. Der zugrunde gelegte Mechanismus
kann als Einschritt (direkte Methanisierung von CO,) oder als Mehrschritt, un-
ter der Beriicksichtigung der Spezies CO, formuliert sein. Der Mechanismus
mit/ ohne CO darf nicht mit den mechanistischen Schritten auf den aktiven
Zentren des Katalysators verwechselt werden, welche iiber adsorbierte Spezies
ablaufen. Der Ausdruck der bestimmten Reaktionsgeschwindigkeit ist iiblicher-
weise in Form von Potenzansitzen oder der Langmuir-Hinshelwood-Hougen-
Watson (LHHW) Form wiedergegeben.

In der vorliegenden Arbeit sind die intrinsischen kinetischen Ansitze kom-
merzieller Nickel-Katalysatoren fiir einen Druckbereich von 10-30 bar und
einem Temperaturbereich von etwa 200-650 °C von besonderer Bedeutung.
Der Mechanismus und die Art des Ansatzes sind dabei von untergeordneter
Rolle. Eine Ubersicht der hier niiher untersuchten intrinsischen Kinetiken mit
zusétzlichen Informationen iiber den Katalysator und Betriebsbereich der Ex-
perimente ist in Tabelle 4.1 zusammengefasst. Eine detaillierte Beschreibung
und numerische Charakterisierung der jeweiligen intrinsischen Kinetiken be-
findet sich im Anhang A.3. Wie aus den Werten in Tabelle 4.1 ersichtlich wird,
unterliegen alle aufgelisteten GroBen (Ni-Anteil, 7', p) sehr hohen Streuungen.
Dabei deckt keine der aufgefiihrten kinetischen Untersuchungen den geforder-
ten Temperatur- und Druckbereich ab. Somit wird nach einem Vergleich der
intrinsischen Kinetiken nur eine Kompromisslosung moglich sein. Fiir eine
einheitliche numerische Untersuchung aller folgenden Kinetikansitze, wurden
fiir die verwendeten intrinsischen Kinetiken die in Tabelle A.3 im Anhang A.3
zusammengefassten Gleichgewichtskonstanten verwendet.

Da alle in Tabelle 4.1 aufgefiihrten intrinsischen Kinetiken mit Hilfe von
Ni-Katalysatoren bestimmt wurden, ist von einem #dhnlichen Reaktionsver-
halten auszugehen. Die unterschiedlichen Beladungen mit Nickel sollten sich
dabei nur auf die Absolutwerte der Reaktionsrate im Vergleich bemerkbar
machen. Fiir eine numerische parametrische Charakterisierung des Verhaltens
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung

Tabelle 4.1: Ubersicht der detailliert untersuchten intrinsischen Kinetiken

Nr. Autor/ Name Ni-Anteil Tin°C pinbar Art
1 Martinez Molina 54 gew.-%“ 150-260¢ atmos. d
2 Schollenberger Unbekannt 200-300 2-17 d
3 Weatherbee 3 b 227-327 14-1,775 e
4 Koschany 58 gew.-% 180-340¢ 1-15¢ e
5 Yang Lim 12 gew.-% 180-210 bis20 e
6 HELMETH Kinetik  >55 gew.-%“ 250-350 15-25 e
7  Xu & Froment 15,2 %%-b 300-400 3-10 f
8  Kopyscinsky 50 gew.-% 280-360 bis 2 f
9  Ducamp 14-17 gew.-%“ 280-400 1-10 f
10 Ronsch 18/ 50 gew.-%“ 275-360 1-5 f

a
b

Kommerzieller Katalysator

Einheit unbekannt

¢ Minimum und Maximum der gemessenen Bereiche
4 Einschritt Potenzansatz

¢ Einschritt LHHW

! Mehrschritt LHHW

verschiedener Ansédtze wurden Modellkonfigurationen in Abhéngigkeit von
Druck, Temperatur und thermischer Randbedingungen erstellt (Abb. 4.2). Da-
bei sind neben den Absolutwerten der Reaktionsrate bei gewihlten Bedingun-
gen (Druck, Temperatur) auch der Einfluss von Temperatur- und Druckinde-
rungen relevant. Wie sich die Hemmung der Reaktionsgeschwindigkeit in der
Nihe des thermodynamischen Gleichgewichts bzw. bei hohen Konzentratio-
nen von Produktspezies in den verschiedenen Kinetiken auswirkt, ist ebenfalls
von Interesse. Eine weitere Charakteristik ist bei welchen Bedingungen die
verschiedenen Kinetiken ziinden bzw. bei welcher Temperatur (Ziindtempe-
ratur). Fiir den Vergleich der oben genannten Einfliisse wurde ein einfaches
numerisches sog. 0D-Modell in der Software COMSOL Multiphysics® entwi-
ckelt. Dieses 16st, wie in Kapitel 2.3 beschrieben, die Erhaltungsgleichungen
fiir Energie und Masse. Gewihlte Randbedingungen sind jeweils in Abbildung
4.2 eingetragen.

Das Reaktorvolumen von 1 L wurde dabei als gefiillt mit einem Katalysator
der Schiittungsdichte 1.000 kg m~ angenommen. Dies entspricht folglich 1 kg
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4.1 Heterogene Reaktionskinetiken fiir Ni-Methanisierungskatalysatoren und Vergleich

Eintritt: R Austritt: Eintritt: R Austritt:
4 mol/s H, V=0,001m"  Umsatz 4 mol/s H, V=0,001m"  Umsatz
1 mol/s CO, >_’ 1 mol/s CO,
Reaktor: Reaktor:
Isotherm (200-700 °C) Isotherm (325 °C)
p=1, 30 bar p = 1-50 bar
(a) Temperatureinfluss-Modell (b) Druckeinfluss-Modell

Eintritt: 5 Austritt:
4 mol/s H, vV=0001m" T,

1 mol/s CO, :

(c) Adiabates-Modell

Reaktor:
Adiabat (200-400 °C)
p =10 bar

Abbildung 4.2: Numerische Modelle zum Vergleich der intrinsischen Reaktionskinetiken

Katalysator. Aus numerischen Voruntersuchungen hat sich ein stochiometri-
scher Eduktstoffstrom von 5 mols~! ergeben, da damit fiir den vorliegenden
Testfall die signifikanten Unterschiede der Kinetiken deutlich gemacht wer-
den konnen. Eine Abweichung von dem am Anfang des Kapitels aufgefiihrten
Stoffstrom von 0,028 mol s~ ist notwendig, da es sich hier um einen Vergleich
der intrinischen Reaktionskinetiken handelt. Im technischen Reaktor treten
dagegen Stofftransportlimitierungen auf welche zu effektiven Reaktionsraten
fiihren. Diese sind deutlich geringer als die intrinsischen Reaktionsraten. Fiir
die GHSVy7p (Gl. 2.14) des Testfalls als Quotient von Volumenstrom der
Edukte und aktivem Reaktorvolumen ergibt sich ein Wert von 403.529 h~!.
Alle folgenden Kinetiken aus der Literatur sind massenspezifischen Reaktions-
geschwindigkeiten der Einheit mol kgizln s~!. Beteiligte Speziespartialdriicke
p; sind in der Einheit bar zu verwenden.
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung

4.1.2 Einschritt Potenzansatze

Einschritt Potenzansitze beschreiben die direkte Reaktion von Wasserstoff
mit CO, zu Methan ohne Bildung von Kohlenstoffmonoxid. Die Form der
Potenzansitze lautet im Allgemeinen (auf Partialdriicke bezogen):

2
PCH, * pH20

= . a . b . -_—
Im =km Pco, Pw, 1 1K
Pco, 'sz K p,CO-Meth

[mol kgl s™'| 4.1)

Die massenspezifische Reaktionsrate r,,, hingt von der Geschwindigkeitskon-
stante k,,, den Partialdriicken der geschwindigkeitsbestimmenden Spezies mit
ihren jeweiligen Exponenten und einem algebraischen Ausdruck der als ,,Ab-
stand zum thermodynamischen Gleichgewicht* [94] oder auch als ,,Abbruch-
term* bezeichnet wird, ab. Dieser Abbruchterm kann Werte zwischen 1 und O
annehmen und bringt beim Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts
die Reaktionsrate auf O (Abbruch). Die Abhingigkeit der massenspezifischen
Reaktionsgeschwindigkeit vom Gesamtdruck ist iiber die Exponenten (a und
b in Gl. 4.1) der Eduktpartialdriicke gegeben. Eine Beriicksichtigung von
hemmenden Einfliissen durch Reaktionsprodukte kann mit klassischen Poten-
zansitzen nicht wiedergegeben werden. In Abbildung 4.3 sind die numerischen
Ergebnisse des 0D-Modells der intrinsischen Formalkinetiken von Martinez
Molina [126] [127] und Schollenberger [184] dargestellt. Beziiglich dem Tem-
peratureinfluss (Abb. 4.3a, 4.3b) steigen die intrinsischen Formalkinetiken mit
der Temperatur stark an und besitzen einen rapiden Ubergang zum thermo-
dynamischen Gleichgewicht. In geringer Entfernung zum Gleichgewicht wirkt
der Abbruchterm effektiv entgegen und bringt die Reaktionsgeschwindigkeit
zum Erliegen. Beziiglich des Druckeinflusses (Abb. 4.3c) nimmt die Reakti-
onsrate jeweils iiber den gesamten betrachteten Bereich zu. Fiir den Fall des
adiabaten Reaktormodells (Abb. 4.3d) erfolgt ein katalytisches Ziinden im
Temperaturbereich von etwa 250-265 °C.
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Abbildung 4.3: Eigenschaften der untersuchten Potenzansatz-Formalkinetiken

4.1.3 Einschritt LHHW-Kinetiken

Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) Kinetiken sind prinzipiell
Potenzansitze, die durch einen Adsorptionsterm (Nenner in Gl. 4.2) geteilt
werden.

PCH P )

k. -pd .pb 1=
m Pco, Ph, pCO2‘P§.12‘Kp,CO27Meth,

Fm = 5
(1 +KC02 'péoz +I<H2 . pi]z +KCH4 IPZ‘H4 + )

[mol kgl s™'] 4.2)
Der Adsorptionsterm beschreibt dabei die Bedeckung von aktiven Zentren mit
adsorbierter Spezies und deren Adsorptions- und Desorptionsvorginge. Die

genannten Spezies konnen dabei sowohl Edukte, Zwischenprodukte als auch
Produkte sein. Zur genauen Bestimmung der LHHW-Reaktionsgeschwindig-
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung

keit muss ein geschwindigkeitsbestimmender Schritt in einem moglich Me-
chanismus angenommen/identifiziert werden. Fiir eine detaillierte Herleitung
fiir den Fall der CO,-Methanisierung sei auf [180] [217] verwiesen.

Beziiglich dem ablaufenden Mechanismus an den aktiven Zentren des Kataly-
sators konnen die Untersuchungen von Weatherbee 1982 [217] als erste Studie
bezeichnet werden, in der der heute allgemein verwendeten LHHW-Ansatz
und Mechanismus iiber CO-Dissoziation mit anschlieBender Hydrierung von
Kohlenstoff vorgeschlagen wurde (Tab. 4.2). Dabei ist die CO-Dissoziation (4)
der geschwindigkeitsbestimmende Schritt. Die hadufigsten Oberflichenspezies
(most abundant surface intermediates, MASI) sind Sauerstoff und Kohlenstoft-
monoxid (O*, CO*). Freie Adsorptionsplitze als auch die jeweils adsorbierte
Spezies werden dabei mit * bezeichnet (z.B. C*). In Abbildung 4.4 sind die

Tabelle 4.2: Vorgeschlagener Mechanismus von Weatherbee [217]

1: H, +2" = 2H*

2: cCO, +2* = CO* +0O*
3: cor = CO +°
4: co® ++ = + 0"
5: c* +H" = CH* +*
6: CH* +H" = CH; +~
7 CH, +H" = CH; +~
8: CH; +H" = CH; +~
9: CH, = CH; +°
10: o +H" = OH" +*
11: OH" +H" = HO" +*
12: H,O* = H,0O +°

numerischen Ergebnisse des 0D-Modells der intrinsischen Formalkinetiken
von Koschany [110] [180], Yang Lim et al. [230] und der HELMETH For-
malkinetik [68] dargestellt. Beziiglich dem Einfluss der Temperatur auf die
LHHW-Formalkinetiken (Abb. 4.4a, 4.4b) ist die teils deutlich asymptotische-
re Anndherung an das thermodynamische Gleichgewicht, im Vergleich zu den
vorgestellten Potenzansitzen, auffillig. Eine Ausnahme stellt dabei die Arbeit
von Yang Lim dar, welche in Gleichgewichtsnihe abrupt stoppt. Der Druckein-
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Abbildung 4.4: Eigenschaften der untersuchten Einschritt LHHW-Formalkinetiken

fluss auf die drei Kinetiken ist in Abbildung 4.4c dargestellt. Die HELMETH
Formalkinetik wird iiber den gesamten betrachteten Druckbereich signifikant
gesteigert, wohingegen der Ansatz von Koschany einen immer schwicher wer-
denden Einfluss besitzt. Die Formalkinetik von Yang Lim weist ein Maximum
der Reaktionsgeschwindigkeit bei 19 bar auf. Fiir den Fall eines adiabaten
Reaktors (Abb. 4.4d) erfolgt eine katalytische Ziindung im Temperaturbereich
von etwa 220-240 °C. Auffillig ist die langsamere Initiierung der HELME-
TH Formalkinetik, was durch die im Vergleich geringe Aktivierungsenergie
bedingt ist.

4.1.4 Mehrschritt LHHW-Kinetiken

Bei Mehrschritt LHHW-Kinetiken handelt es sich um Mechanismen die
CO, nicht nur direkt zu Methan umwandeln, sondern ebenfalls CO mittels
Wassergas-Shift-Reaktion beriicksichtigen. Kohlenstoffmonoxid kann dabei
als Intermediat zur weiteren Reaktion zu Methan (CO-Methanisierung) die-
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nen oder auch als Produkt ohne Weiterreaktion. Das Reaktionsnetz der drei
genannten Reaktionen ist in Abbildung 4.5 wiedergegeben. In Abbildung 4.4

CH,

«— Wassergas-Shift-Reaktion

<
€O, = CO, + H, = H,0 + CO

> CO

Abbildung 4.5: Reaktionsdreieck fiir die Methanisierung von CO, bzw. CO und die Wassergas-
Shift-Reaktion nach [228] (modifiziert)

sind die numerischen Ergebnisse des 0D-Modells der intrinsischen Formal-
kinetiken von Xu und Froment [228], Kopyscinski [107] [109], Ducamp et
al. [51] [52] und Ronsch [169] dargestellt. Beziiglich dem Temperatureinfluss
auf die Mehrschritt LHHW-Formalkinetiken (Abb. 4.6a, 4.6b) zeigen sich
signifikant unterschiedliche Verldufe. Die Formalkinetik von Xu und Froment
weist die niedrigste der gezeigten Reaktionsraten auf. Die Kinetik von Ducamp
besitzt eine deutlich ausgeprigte Hemmung mit Anniherung an das thermody-
namische Gleichgewicht. Weiterhin fillt auf, dass die gezeigten Verldufe von
Kopyscinski teilweise einen Knick aufweisen und Zusammensetzungen iiber
der thermodynamischen Gleichgewichtslinie resultieren. Der Grund hierfiir ist
ein Koeffizient der in den Abbruchterm des LHHW-Ansatzes (vgl. Gl. 4.2)
eingefiihrt wurde und somit die Gleichgewichtslage verschiebt (Gl. A.25).
Die Formalkinetik von Ronsch besitzt einen vergleichbaren Verlauf wie die
bisher dargestellten Potenzansitze und Einschritt LHHW-Ansitze. Beziiglich
dem Druckeinfluss in Abbildung 4.6¢ stechen erneut drei Formalkinetiken
mit Maxima der Reaktionsrate bei 11 bar (Ronsch), 15 bar (Ducamp) und 32
bar (Xu und Froment) heraus. Das katalytische Ziinden im adiabaten Reaktor
(Abb. 4.6d) findet bei Temperaturen von 250-350 °C fiir die verschiedenen
intrinsischen Kinetiken statt. Auffillig ist eine anfingliche (bei < 250 °C) Ab-
kiihlung der Kinetik von Ducamp, welche in einer sehr hohen Reaktionsrate
der endothermen reverse Wassergas-Shift-Reaktion (Gl. 2.6) begriindet ist.
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Abbildung 4.6: Eigenschaften der untersuchten Mehrschritt LHHW-Formalkinetiken

4.1.5 Vergleich und Bewertung der Kinetiken

Im vorangegangenen Abschnitt wurden neun intrinsische Kinetiken beziiglich
ihrer Eigenschaften numerisch untersucht. Ein Vergleich von ausgewihlten
Ergebnissen ist in Abbildung 4.7 dargestellt. Fiir den Fall des ,,Temperaturein-
fluss*“-Modells (Abb. 4.7a) ergeben sich Kinetiken, die bereits bei Temperatu-
ren von < 300 °C eine hohe Aktivitit aufweisen (Ducamp) im Gegensatz zu
langsamen Kinetiken wie bei Xu & Froment. Die Anndherung an das thermo-
dynamische Gleichgewicht erfolgt dabei entweder sehr abrupt, wie z.B. fiir den
Potenzansatz von Martinez oder auch mit einer starken Hemmung wie z.B. bei
Ducamp (starke Hemmung durch gebildetes Wasser).

Beziiglich dem Druckeinfluss (Abb. 4.7b) im isothermen Modell kénnen mo-
noton stark steigende (HELMETH Kinetik), monoton steigende mit einer Ab-
flachung (Koschany) und nicht monoton steigende (Yang Lim) Kinetiken un-
terschieden werden. Der Grund fiir eine nicht monoton steigende Reaktionsrate
iiber dem Druck liegt in einem immer stirker werdenden Abbremsen der Re-
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Abbildung 4.7: Vergleich der Eigenschaften ausgewihlter intrinsischer Reaktionskinetiken

aktion durch den Hemmterm. Fiir Kinetiken mit diesem Verhalten (Yang Lim,
Xu & Froment, Ducamp und Ronsch) ist davon auszugehen, dass der Giiltig-
keitsbereich in den vorliegenden numerischen Untersuchungen iiberschritten
wurde. Abbildung 4.7b ist gut geeignet, um die Absolutwerte der Reaktions-
geschwindigkeiten miteinander zu vergleichen.

Fiir die Unterschiede im adiabaten Fall (Abb. 4.7¢) sind primér der praexpo-
nentielle Faktor und die Aktivierungsenergie der Reaktionsgeschwindigkeit
verantwortlich. Ein hoher Wert des pridexponentiellen Faktors und eine ge-
ringe Aktivierungsenergie (HELMETH Kinetik) fiihrt zu einem katalytischen
Ziinden bei vergleichsweise geringen Temperaturen mit einer langsameren
Initiierung.

Fiir die weiteren numerischen Untersuchungen wurde zur Vereinfachung die
Anzahl der verwendeten Kinetiken auf eine eingegrenzt, wobei diese in bester
Niherung an die benétigten Betriebsbedingungen fiir kommerzielle Nickel-
Katalysatoren mit hoher Aktivbeladung gewihlt wurde.
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Potenzansitze (Martinez und Schollenberger) wurden verworfen, da sie ge-
mif Weatherbee [217] zur Beschreibung der CO,-Methanisierung ungeniigend
sind und die Ansétze keine Moglichkeit zur mathematischen Beriicksichtigung
von Hemmung durch Reaktionsprodukte ermoglichen.

Kinetiken, die bei steigendem Druck und gleicher Temperatur keinen monoto-
nen Anstieg der Reaktionsrate im angestrebten Druckbereich besitzen (Yang
Lim, Xu & Froment, Ducamp und Ronsch) wurden ebenfalls verworfen, da
dieses Verhalten nicht zu erwarten ist.

Die Kinetik von Kopyscinsky erreicht Zusammensetzungen iiber dem thermo-
dynamischen Gleichgewicht und wurde nur in einem Druckbereich von < 2 bar
validiert, weshalb sie hier nicht weiter betrachtet wird.

Die HELMETH Formalkinetik wird aufgrund ihrer geringen Aktivierungs-
energie von 39,4 kJ mol~! verworfen. Dies ist ein starkes Indiz fiir Stofftrans-
portlimitierungen bei den experimentellen Untersuchungen [94] und verhindert
eine Weiterverwendung. Eine detailliertere Erlduterung zum Zusammenhang
von Aktivierungsenergie und Stofftransportlimitierung findet sich in Kapitel
8.3.1.

Die Kinetik von Koschany wird als am passendsten angesehen. Der LHHW-
Ansatz gibt eine deutliche Hemmung der Reaktionsrate in der Nihe des ther-
modynamischen Gleichgewichts wieder und besitzt einen monotonen Anstieg
der Reaktionsrate im angestrebten Druckbereich. Der von Koschany unter-
suchte Temperatur- und Druckbereich (Tab. 4.1) ist zwar nicht deckungsgleich
mit den geforderten Bereichen, jedoch mit hoherer Ubereinstimmung als die
der meisten anderen Autoren. Die hohen Ni-Beladung von 58 gew.-% bei
Koschany ist vergleichbar mit kommerziell verfiigbaren Ni-Methanisierungs-
katalysatoren (vgl. Kap. A.1), die auch in der vorliegenden Arbeit verwendet
wurden (Kap. 5.1).
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4.2 Stofftransportlimitierung/
Partikelabmessungen und Form

Nachdem im vorherigen Kapitel verschiedene intrinsische Reaktionskinetiken
fiir die Reaktorauslegung untersucht wurden, muss die ausgewdihlte Formal-
kinetik fiir Katalysatorpartikelgrofen im industriellen Maf3stab angewendet
werden. Im Gegensatz zu Laborreaktoren ergibt sich eine Malistabsvergrofe-
rung beziiglich der Partikel- und Reaktordimensionen. Wie in Kapitel 2.3.4
beschrieben, sind bei der heterogenen Katalyse Stofftransportvorginge im und
am Partikel einzubeziehen. In einem ersten Schritt wird der Stofftransport mit
Hilfe eines numerischen PFR-Modells (0D) detaillierter untersucht. Um die
Stofftransportlimitierung moglichst isoliert betrachten zu kdnnen, werden die
effektiven Wirmeleitfihigkeiten (Ay, =3,3Wm™ ' K™1, A, =1,05Wm™ ' K1)
der Katalysatorschiittung zunéchst konstant gehalten. Beziiglich der Reaktor-
dimensionierung wird die am Kapitelanfang genannte realistische Ausgangs-
lage mit 20 bar Gasdruck, sechs parallel durchstromten Reaktionsrohren und
je 0,028 mol s~ stéchiometrischem Eduktstoffstrom verwendet. Daher ist es
jetzt moglich Verldufe iiber einer Reaktorldnge zu berechnen, welche aus einer
Kaskade von einzelnen CSTR besteht. Weitere notwendige Randbedingungen,
Stoffdaten und Koeffizienten fiir alle folgenden numerischen Modelle sind in
Tabelle 4.3 zusammengefasst.
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Tabelle 4.3: Randbedingungen, Stoffdaten und Koeffizienten der folgenden numerischen Model-

lierungen
Grofe Wert Beschreibung
Wroa 1.000 Wm™ K~! Wirmeiibergangskoeffizient zum Siedewasser
€kat 0,85 Emissionskoeflizient
Ap 02Wm ' K™!  Wirmeleitfihigkeit Kat. Partikel
Arohr 17,5* Wm™! K~! Wirmeleitfihigkeit von 1.4571 bei 250 °C
o 0,028 mol s~ Stoffstrom Edukte (stochiometrisch)
Y, 0,7¢ Kat. Partikelporositit
Yherr 0,453¢ Mittlere Bettporositit
Y 0,401¢ Porositit eines unendlich ausgedehnten Bettes
Pkat 15784 kgm™3 Kat. Partikeldichte
Tkat 4 Kat. Partikeltortuositét [177]
Cp.kat 1400 Jkg~' K~!  Spez. Wirmekapazitiit Kat. Partikel
dogk 5,84 mm Durchmesser einer oberflichengleichen Kugel
dv ek 5,4 mm Durchmesser einer volumengleichen Kugel
dpore 104 nm Mittlerer Porendurchmesser des Kats.
Dyonr 30 mm Reaktionsrohrinnendurchmesser
GHSVy7p 3200 h7! Resultierende Raumgeschwindigkeit (Gl. 2.14)
Po 20 bar Gasdruck
SW and 3 mm Wandstirke Reaktionsrohr
T 250 °C Temperatur (Te;, = Triini)
Kinetik Koschany Verwendete Reaktionskinetik

4 Aus Kapitel 5 entnommen
b Aus [194] entnommen

Die Abmessungen sowie weitere Eigenschaften des verwendeten Katalysators
sind aus Kapitel 5 entnommen. Im Folgenden wird der Fokus auf die Wérme-
freisetzung im Reaktor gelegt, da dies bei identischen Wirmetransportgrofien
ein direktes Maf fiir den Umsatz ist.

Zylindrische Katalysatorpartikel mit Linge ~ Durchmesser sind gemil Ta-
belle A.1 im Anhang die hidufigste kommerzielle Partikelform. Fiir diese gibt
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es beziiglich der inneren Stofftransportlimitierung in der Literatur aktuell nur
die Moglichkeit den Ansatz einer Kugel bzw. den Ansatz einer geometrisch
allgemeinen Geometrie zu verwenden. Im Folgenden werden beide Moglich-
keiten fiir Zylinder angewendet. Folglich wird fiir die folgende Betrachtung
zwischen ,,Kugel* und ,,allgemeine Geometrie* unterschieden. Die verwen-
deten Formeln aus Kapitel 2.3.4 sind in Tabelle 4.4 nochmals zusammenge-
fasst. Fiir die numerische Untersuchung wird in Abbildung 4.8 die effektive

Tabelle 4.4: Zusammenfassung der verwendeten Thiele-Moduli ®, Porenwirkungsgrade 7pore
und externen Wirkungsgrade 1. x; aus Kapitel 2.3.4

Kugel Allgemeine Geometrie
® ap \/M Vo [ kvepp

6 Deyir.a Ap.ext Deryroa

1 1 1 tanh(®)
NPore o \@nGe ~ 36 %)

S — _ BAmext
Mlext l+g’—;:<l>~tanh (D) B-Am,exttpore kv

Reaktionsrate schrittweise um die Transporthemmungen im/ am Katalysator
erginzt. Aus Abbildung 4.8a und 4.8b kann entnommen werden, dass ohne
Stofftransportlimitierung (r. s s = r;y,) €in plotzlicher Temperaturanstieg auf
etwa 830 °C entsteht. Dies entspricht der adiabaten Reaktionstemperatur bei
20 bar und 250 °C Eintrittstemperatur. Die Reaktion lduft folglich so schnell,
dass die Reaktorkiihlung die Temperatur zunéchst nicht senken kann. Obwohl
eine Vernachldssigung von Stofftransportvorgingen am/ im Katalysator in in-
dustriellem Reaktormafstab nicht adiquat ist, kommt dies bei numerischen
Untersuchungen noch immer haufig vor [126] [127] [128] [180] [181] [224].
Durch die alleinige Beriicksichtigung des externen Wirkungsgrades wird der
Temperaturverlauf (Abb. 4.8a und 4.8b) kaum verédndert. Ein Einbinden des Po-
renwirkungsgrades hat hingegen einen deutlich stirker ausgebildeten Einfluss
und die kombinierte Verwendung mit der externen Stofftransportlimitierung
die stiarkste Temperatursenkung zur Folge. In Abbildung 4.8c und 4.8d sind fiir
den Fall der Kombination von interner und externen Stofftransportlimitierung
der zugehorige Temperaturverlauf und die Wirkungsgrade aufgetragen. Wie
bereits aus Abbildung 4.8a und 4.8b ersichtlich ist, hemmt der Stofftransport
in den Poren stirker als der Wirkungsgrad des Fluidfilms, wobei beide ein
Minimum am Punkt der hochsten Temperatur besitzen.

Ein Vergleich der Gleichungen zur Beschreibung der Stofftransportlimitierung
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Abbildung 4.8: Ergebnisse der 0D-Modellierung bzgl. des Einflusses der Stofftransportlimitierung

zeigt, wie bereits aus Abbildung 2.30 bekannt, die stirkere Hemmung durch
Verwendung der Gleichungen giiltig fiir Kugeln. Um den Worst Case (die
maximale Temperatur im Reaktor) besonders zu beriicksichtigen wird fiir die
folgenden Berechnungen die Stofftransportlimitierung einer allgemeinen Geo-
metrie verwendet.

Ein weiterer entscheidender Einfluss auf den Stofftransport am/ im Partikel
stellt das AuBenoberflache/Volumen-Verhiltnis dar. Durch die Verwendung
von groferen Partikeln wird die PartikelauSenoberflidche in einem gegebenem
Kontrollvolumen reduziert und somit auch die effektive Reaktionsrate gesenkt.
Ein direktes Beispiel stellen die Untersuchungen im IRMA-Reaktor (Kapi-
tel 2.2.3) dar. In Abbildung 4.9 sind die berechneten Temperaturverldufe fiir
verschiedene Katalysatorpartikeldurchmesser dargestellt.

Wie deutlich zu erkennen ist, kommt es mit einem kleineren Partikeldurch-
messer bzw. hoherem A/V-Verhiltnis (A/V o« 6/dygxk) zu einer stirkeren
Temperaturerh6hung (Abb. 4.9). Somit besteht durch eine entsprechende aus-
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Abbildung 4.9: Berechnete Temperaturverldufe fiir verschiedene Partikeldurchmesser

gewidhlte Katalysatorgeometrie die Moglichkeit zur Temperaturkontrolle im
Festbettreaktor.

4.3 Einfluss der Betriebsbedingungen

Die Betriebsbedingungen KiihImitteltemperatur, Massenstrom an Edukten und
Gasdruck wurden systematisch variiert. Im Folgenden wird dazu erneut ein
0D-Modell des katalytischen Festbettreaktors verwendet, wobei die effektiven
Wirmeleitfahigkeiten im Festbett gemél Kapitel 2.3.2 berechnet werden. Die
zugrundeliegenden Parameter sind in Tabelle 4.3 zusammengefasst.

Die mit Hilfe des 0D-Modells berechneten Temperaturen im Reaktor und der
zugehorige Eduktumsatz sind in Abbildung 4.10 zusammengefasst. Die in
Abbildung 4.10 dargestellten Temperaturverldufe zeigen die einzelnen Tempe-
raturen an der Kiihlmittelseite (7, ), der Innenwand vor (7},») und nach dem
Temperatursprung (7,,3) sowie die Mittel- (T},is107) und Maximaltemperatur
(Tyax) (in Abb. 2.25 und in 4.10c wiederholt). Die berechnete Maximaltempe-
ratur (Abb. 4.10a) von 530 °C ist deutlich unter dem fiir Nickel-Katalysatoren
vertretbaren Wert von 650 °C. Der Umsatz (Abb. 4.10b) erreicht am Reaktor-
austritt einen Wert von 87 %.

Der Einfluss der Kiihimedium- und Eintrittstemperatur (7,;,, = Tx;ipng) ist fiir
einen Bereich von 200-300 °C in Abbildung 4.11 dargestellt. Fiir die ausge-
wihlte Reaktorgeometrie und Betriebsbedingungen kommt es ab einer Tempe-
ratur von etwa 225 °C zu einer ausgeprigten Temperaturerh6hung im Reaktor.
Mit steigender Eingangs-/ Kiihlmitteltemperatur wandert die maximale mitt-
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Abbildung 4.10: Berechnete Werte des 0D-Modells mit 0,028 mol s~! Edukte und einem Gasdruck
von 20 bar

lere Reaktortemperatur zum Reaktoreintritt und erreicht hohere Werte (Abb.
4.11a). Der in Abbildung 4.11b abgebildete zugehorige Umsatz steigt mit der
Temperatur, da die effektiven Reaktionsraten zunehmen. In Abbildung 4.11c¢
ist die Maximaltemperatur im Reaktor in Abhingigkeit der Eingangs-/ Kiihl-
mitteltemperatur dargestellt. Im Bereich < 250 °C kommt es zu einem starken
Temperaturanstieg der bei > 250 °C linear zunimmt. Ab einer Eingangs-/ Kiihl-
mitteltemperatur von rund 335 °C wird die maximal zuldssige Temperatur fiir
den Katalysator von 650 °C iiberschritten.

In Abbildung 4.12 sind die Ergebnisse unter Variation des Eingangsstoffstroms
dargestellt. Mit steigendem Massenstrom (Abb. 4.12a) sinkt die mittlere Reak-
tortemperatur und dementsprechend auch der zugehorige Umsatz (Abb. 4.12b).
In Abbildung 4.12c¢ ist die maximale Reaktortemperatur iiber dem Eingangs-
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Abbildung 4.11: Einfluss der Kiihlmittel- bzw. Eintrittstemperatur

stoffstrom aufgetragen. Bei einem nicht vorhandenen Eingangsstrom kommt
es folglich auch zu keiner Temperaturentwicklung. Fiir sehr geringe Mas-
senstrome entsteht ein Maximum in der Temperaturentwicklung in der die
Wirme lokal stark konzentriert ist und nicht effektiv abgefiihrt werden kann.
Grund dafiir ist, dass mit geringeren Massenstromen auch die Stromungsge-
schwindigkeit abnimmt und folglich die effektive radiale Warmeleitfahigkeit
des Festbettes als auch der Wirmeiibergangskoeffizient Schiittung-Rohrwand
stark abnehmen. Mit steigendem Massenstrom verbreitert sich die Zone der
Temperaturentwicklung und gleichzeitig erhoht sich die effektive Wérmelei-
tung des Festbettes durch einen steigenden konvektiven Anteil in der radialen
Wirmeiibertragung (Gl. 2.45 bzw. 2.51).

In Abbildung 4.13 sind die Ergebnisse unter Variation des Gasdruckes bei ei-
nem konstanten Eingangsmassenstrom (0,028 mols~!) dargestellt. Beziiglich
der mittleren Reaktortemperatur fiir verschiedene Driicke kommt es zu einem
Maximalwert fiir den dargestellten Druck von 5 bar (Abb. 4.13a). Zugehorige
Umsatzverldufe sind in Abbildung 4.13b dargestellt, wobei die Temperaturver-
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Abbildung 4.12: Einfluss des Massenstroms

ldufe mit der hochsten Temperatur auch die hochsten Umsitze aufweisen. In
Abbildung 4.13c ist die maximale Reaktortemperatur fiir einen Druckbereich
von 1-30 bar dargestellt. Der Verlauf besitzt ein Maximum bei 4 bar mit einer
Temperatur von 625 °C. Der Grund fiir dieses Verhalten ist ein lokales Ma-
ximum der Reaktionsrate. Grundsitzlich steigt die intrinsische Reaktionsrate
mit dem Druck stetig an (Abb. A.3), wogegen die Effektivititsfaktoren kleiner
werden. Die Effektivititsfaktoren sind wiederum von der Knudsen- und mo-
lekularen Diffusion abhingig, wobei die molekulare Diffusion eine Funktion
der bindren Diffusionskoeffizienten ist und diese reziprok druckabhéngig sind.
Mit steigendem Druck im Bereich < 4 bar nimmt die Reaktionsrate durch die
Eduktpartialdriicke stirker zu als die Effektivitéitsfaktoren diese verlangsamen
konnen.
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Abbildung 4.13: Einfluss des Gasdruckes auf die Reaktortemperatur und den Umsatz

4.4 Stromungsrohrdimensionierung

In Abbildung 4.14 ist der Einfluss des Rohrdurchmessers auf die mittlere Reak-
tortemperatur (Abb. 4.14a) und den Umsatz (Abb. 4.14b) fiir eine festgelegte
Reaktorldange von 1 m dargestellt. Der Stoffstrom an Edukten ist dabei konstant
(Tab. 4.3). Mit steigendem Rohrdurchmesser kann der Reaktor nicht mehr so
effektiv gekiihlt werden (Warmewiderstand Festbett steigt) sodass die mittlere
Reaktortemperatur steigt (Abb. 4.14a). Die zugehorigen Umsétze (Abb. 4.14b)
steigen ebenfalls mit der mittleren Reaktortemperatur an.

Um ein Optimum des Rohrdurchmessers zu finden sind folgende Randbedin-
gungen zu beachten:

* Begrenzung der maximalen Temperatur,

¢ hohe Produktausbeute (Fiir Selektivitit = 1 sind Umsatz und Ausbeute
identisch),

e effiziente Nutzung des Reaktorvolumens bzw. der Katalysatormasse.
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Abbildung 4.14: Einfluss des Reaktordurchmessers im numerischen 0D-Modell

Fiir den Stoffstrom 0,028 mols~!, 20 bar Druck und einer Reaktorlidnge von
1 m sind die Ergebnisse einer Durchmesservariation in Abbildung 4.15 dar-
gestellt. Wie bereits aus Abbildung 4.14 bekannt, steigt der Reaktorumsatz
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Abbildung 4.15: Einfluss des Reaktionsrohrdurchmessers

(Abb. 4.15a) und die maximale Reaktortemperatur (Abb. 4.15a) mit steigendem
Rohrdurchmesser an. Im Gegensatz dazu erreicht der produzierte Stoffstrom
Methan (7icg4) pro Reaktorvolumen (Vgeakror) €in Maximum bei 22,5 mm
Rohrdurchmesser. Folglich wird dabei der Katalysator am effektivsten genutzt.
Anstatt des aufgetragenen Stoffstrom Methan (Abb. 4.15a) kann auch der Um-
satz oder die Ausbeute mit identischem Verlauf verwendet werden. Die in
Abbildung 4.15b dargestellte maximale Reaktortemperatur in Abhingigkeit
des Reaktordurchmessers nimmt erwartungsgemif stetig zu und iiberschreitet
bei ca. 37 mm die zuldssige Maximaltemperatur (650 °C) des Katalysators.

Indem eine Priorisierung der Einfliisse Temperaturkontrolle, Produktausbeute
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung

und effiziente Katalysatornutzung vorgenommen wird, kann unter gegebenen
Randbedingungen (Lédnge, Druck, Massenstrom, etc.) der geeignetste Rohr-
durchmesser gewihlt werden. Im vorliegenden Fall wird ein Durchmesser von
30 mm gewihlt, welcher eine Abwigung aller Einfliisse darstellt.

4.5 Verdinnung mit Inertmaterial

Wie der vorherige Abschnitt gezeigt hat, kann es in Abhingigkeit der Reakti-
onsrohrgeometrie und der Betriebsbedingungen zu einer Maximaltemperatur
im Reaktor von > 650 °C (Grenzwert fiir Katalysator) kommen. Eine gebriduch-
liche Moglichkeit fiir eine erweiterte Temperaturkontrolle ist die Verwendung
von Katalysatoren mit unterschiedlicher Aktivitit. Dies kann ebenfalls durch
die Verdiinnung von Katalysator mit inertem Material erreicht werden. Im
Kapitel 5 folgt eine ausfiihrliche Beschreibung der Eigenschaften verdiinnter
Schiittungen. Numerisch Iésst sich die Verdiinnung des Katalysators durch eine
Reduzierung der aktiven Schiittdichte abbilden. In Abbildung 4.16 ist der Ein-
fluss der aktiven Schiittdichte auf die Temperaturentwicklung und den Umsatz
dargestellt. Ein Wert von 100 % bedeutet, dass die Schiittung komplett aus
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Abbildung 4.16: Einfluss der Schiittdichte bzw. Katalysatorverdiinnung

Katalysator besteht (Qx,; = 1), wohingegen 50 % nur noch die Hilfte der
urspriinglichen aktiven Schiittdichte bedeutet und der Rest Inertmaterial dar-
stellt. Wie zu erkennen ist, nimmt die mittlere Reaktortemperatur (Abb. 4.16a)
wie auch der zugehorige Umsatz (Abb. 4.16b) mit stirkerer Verdiinnung ab.
Fiir die oben genannten Berechnungen wurden inerte Partikel mit identischen
physikalischen Eigenschaft angenommen. Eine gesonderte Berechnung des
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4.6 Axiale Wirme- und Stoffdispersion

Wirmetransports in einer bidispersen Katalysator-Siliciumcarbid Schiittung
wird in Kapitel 5 detailliert behandelt.

4.6 Axiale Warme- und Stoffdispersion

Die bisher verwendeten 0D-Modelle entsprechen CSTR-Kaskaden, die nur in
eine Richtung durchstromt werden und es keine axiale Dispersion von Stoff
und Wirme gibt.

Inwiefern sich ein Reaktor als idealer PFR verhilt kann anhand von kritischen
dimensionslosen Kennzahlen gepriift werden. Solche oft verwendeten Zah-
len sind die Bodenstein-Zahl und das Mears-Kriterium [94]. Fiir die genauen
Korrelationen zur Berechnung der in den dimensionslosen Kennzahlen enthal-
tenen GroBen herrscht jedoch keine Einigkeit in der Literatur [26] [112] [225],
weshalb diese Kriterien in der vorliegenden Arbeit nicht angewendet werden.
Stattdessen wird ein numerisches 1D-Modell verwendet, das die axiale Disper-
sion von Stoff- und Wirme im Festbettreaktor mit einbezieht. Der Einfluss wird
anhand eines Vergleichs evaluiert. In Abbildung 4.17 sind die Ergebnisse eines
Vergleichs von OD und 1D-Modell fiir den Fall 0,028 mol s71, 250 °C, 20 bar
dargestellt. Wie sich in Abbildung 4.17 erkennen ldsst, gibt es keine nennens-
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Abbildung 4.17: Einfluss der axialen Dispersion von Wirme und Stoft (OD-Modell Ergebnisse
sind gestrichelt dargestellt)

werten Unterschiede durch die Beriicksichtigung von axialer Dispersion von
Stoff und Wirme. Bei der Verwendung des deutlich komplexeren 1D-Modells
gibt es lediglich lokale Temperaturunterschiede von wenigen Grad zum 0D-
Modell.
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung

4.7 Einfluss der Stromung und dessen Profils

Die bisher verwendeten numerischen OD- und 1D-Modelle besitzen keine ra-
diale Koordinate. Daher ist es auch nicht moglich den Einfluss eines sich in ra-
dialer Richtung verdnderlichen Stromungsprofils zu beriicksichtigen. Deshalb
werden im Folgenden die numerischen Modelle um die radiale Raumrichtung
erginzt und somit 2D- bzw. 3D-Modelle erzeugt. Da es sich jeweils um ein
Reaktionsrohr handelt, sind 2D-Modelle um die Achse rotationssymmetrisch
und kénnen auch als 3D-Modelle verstanden werden.

Gemil Adler [2] [3] ist das sogenannte 2D-a,,-Modell das am héufigsten
verwendete Berechnungsmodell, wobei hier von einer Pfropfenstromung [214]
ohne Haftbedingung an der Reaktorwand ausgegangen wird und daher ein Wér-
meiibergangskoeffizient an der Reaktorinnenwand (a,,) als kiinstliche Rand-
bedingung Verwendung findet. Aufgrund dieser Randbedingung, die auch das
1D-Modell enthilt, sind die beiden Modelle dhnlich.

Das sogenannte 2D-A(r)-Modell beriicksichtigt dagegen den in Kapitel 2.3.1
beschriebenen radialen Porositétsverlauf. Es beschreibt auch die auftretende
Stromung mit Haftbedingung an der Wand und ein radiales Geschwindigkeits-
maximum aufgrund der lokal hoheren Porositit in der Nihe der Wand. Die
Verwendung eines kiinstlichen Wirmeiibergangskoeffizienten an der Reakto-
rinnenwand ist dabei nicht notig. Gemif3 [94] ist das 2D-A(r)-Modell ndher an
den tatsdchlichen Verldufen im Reaktor, wird jedoch aufgrund seiner hdheren
Komplexitit nur selten verwendet.

Die folgenden Modelle verwenden zur Vereinfachung noch einen festen War-
meiibergangskoeffizienten von 1.000 W m~2 K~! (Tab. 4.3) zur Beschreibung
des Wirmeiibergangs zum Siedewasser. Eine detaillierte Berechnung des Tem-
peraturverlaufs in der metallischen Reaktorwand und des Siedevorgangs wird
in Kapitel 4.8 vorgenommen.

In Abbildung 4.18 sind die mittlere Reaktortemperatur, der mittlere Umsatz
und der Maximaltemperaturverlauf in den beiden genannten 2D-Modellen dar-
gestellt. Zum Vergleich sind ebenfalls die Werte des numerischen 0D-Modells
aufgetragen. Die Mittelwerte der 2D-Modelle wurden fiir den Umsatz als Sum-
me der Produkte von Massenstromdichte und durchstromter Flache gewonnen.
Die mittlere Temperatur wurde Flachenintegral bestimmt.

Wie deutlich zu erkennen ist gibt es nur marginale Unterschiede der berech-
neten Temperaturen und des Umsatzes zwischen den drei Modellen. Auffillig
ist jedoch, dass das 2D-A(r)-Modell die hochste Maximaltemperatur aufweist,
welche um etwa 10-20 °C hoher liegt als die beiden anderen Verldufe. Beziig-
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Abbildung 4.18: Vergleich der numerischen 2D-Modelle und des 0D-Modells fiir den Standardfall

aus Tabelle 4.3

lich des Umsatzes (Abb. 4.18b) gibt es keine merklichen Unterschiede.

In Abbildung 4.19 sind fiir das 2D-A(r)-Modell der Porositétsverlauf und das
resultierende Geschwindigkeitsprofil, sowie die radialen Temperaturverldufe
der beiden 2D-Modelle durch den Hot-Spot aufgetragen. Fiir den Porositéts-
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Abbildung 4.19: Radiale Verldufe der beiden numerischen 2D-Modell durch den Hot-Spot (Ge-
schwindigkeit und Porositit nur fiir A(r)-Modell dargestellt)
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung

verlauf (Abb. 4.19a) resultiert unmittelbar an der Wand ein Maximalwert von
0,65 (GL. 2.20) fiir zylinderférmige Katalysatorpartikel. Daher und aufgrund
der Haftbedingung fiir die Stromung an der Reaktorinnenwand kommt es zu
einem Geschwindigkeitsmaximum von 0,13 ms~' an der radialen Position
14,5 mm. Die Ausdehnung dieses sogenannten Randschlupfs und dessen Ma-
gnitude féllt sehr gering aus. In Abbildung 4.19b sind die radialen Tempe-
raturverldufe durch den Hot-Spot fiir die beiden numerischen 2D-Modelle
dargestellt. Wie sich deutlich erkennen ldsst, kommt es zu einem Tempera-
tursprung von ca. 108 °C an der Rohrinnenwand des «,,-Modells aufgrund
der kiinstlichen thermischen Randbedingung. Das A(r)-Modell besitzt keinen
Temperatursprung, sondern einen stetigen Verlauf. Es werden aber leicht ho-
here Temperaturen im Schiittungsinneren berechnet.

In Abbildung 4.20 sind die Konturplots des Umsatzes und der Temperatur
fiir das 2D-A(r)-Modell dargestellt. Wie sich sehr deutlich erkennen lésst, be-
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Abbildung 4.20: Umsatz und Temperaturplots des A(r)-Modells

sitzt die metallische Reaktorwand eine gleichmifBige Temperaturverteilung,
die deutlich geringere Werte als im Inneren der Schiittung aufweist. In Stro-
mungsrichtung kommt es mit dem signifikanten Temperaturanstieg im Bereich
des Hot-Spots auch zu einer Umsatzerhohung. Entgegen dem Temperaturplot
weist der Umsatzverlauf keine signifikanten Gradienten in radialer Richtung
auf. Mit dem Abflachen der Hot-Spot Zone bei einer Reaktorlinge von etwa
0,5 merreicht der Umsatz Werte von ca. 70 %, welcher sich zum Reaktoraustritt
hin auf etwa 86 % erhoht.
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4.8 Siedewasserkiihlung

4.8 Siedewasserkiihlung

Im Folgenden wird der Einfluss des lokal zum Siedewasser hin anliegenden
Wirmeiibergangskoeffizienten mithilfe des OD- und 2D-A(r)-Modells unter-
sucht. Wie bereits aus Kapitel 2.4 hervorgeht, treten die Siedezustdnde freie
Konvektion und Blasensieden in Abhéngigkeit der lokalen Wandiiberhitzung
auf (Abb. 2.34). In Abbildung 4.21 ist die Auswirkung der Siedewasserkiih-
lung auf das OD-Reaktormodell dargestellt. Wie aus Abbildung 4.21a ent-
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Abbildung 4.21: Einfluss der Siedewasserkiihlung im numerischen 0D-Modell; Gestrichelte Linie
ist 0D-Modell mit festem Wirmeiibergangskoeffizienten (1.000 W m 2K

nommen werden kann, senkt das Einbinden einer numerischen Abbildung der
Siedewasserkiihlung alle berechneten Temperaturen im OD-Modell. Es werden
besonders die dulere Wandtemperatur 7,,; (am Siedewasser) und die innere
Wandtemperatur 7,,» (im Reaktionsrohr) merklich gesenkt. Die Temperaturre-
duktion im Reaktor hat dagegen keinen Einfluss auf den Umsatzverlauf (Abb.
4.21b). Die zugehorige Wandiiberhitzung und der daraus berechnete Wirme-
iibergangskoeffizient sind in Abbildung 4.21c dargestellt. An der Position der
maximalen Wandiiberhitzung von 4,5 °C resultiert auch der hochste Wiarme-
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung

iibergangskoeffizient von ca. 4.400 W m~2 K~!. Beachtlich ist die Tatsache,
dass fast iiber die gesamte Reaktionsrohrldnge ein Wirmeiibergangskoeffizient
von deutlich > 500 W m~2 K~! erreicht wird.

Ein Nachteil der numerischen Berechnung mit einem 0D Modell ist die nicht
aufgeloste Metallwand, welche aufgrund ihrer hohen Wirmeleitfdhigkeit von
etwa 17,5 Wm~!' K~ eine ,Verbreiterung* aber auch Absenkung der maxima-
len Wandiiberhitzung hervorruft.

Numerisch muss die Siedewasserkiihlung iterativ eingebunden werden um
die Siedezustinde freie Konvektion und Blasensieden wiederzugeben. Dieses
Vorgehen ruft oftmals numerische Instabilititen hervor, was diese Methode
numerisch sehr anfillig und zeitaufwendig macht. Werden die Daten des nu-
merischen 0D-Modells mit integrierter Siedewasserkiihlung mit einem unend-
lich hohen Wirmeiibergangskoeffizienten verglichen, so kommt es zu keiner
weiteren Abweichung. Folglich wird die Temperaturerhohung im Festbettre-
aktor nur noch durch den Wirmewiderstand in der Schiittung dominiert.

In Abbildung 4.22 ist der identische Fall mit dem numerischen A(r)-Modell in-
klusive metallischer Reaktorwand und Siedewasser dargestellt. Beziiglich der
maximalen Reaktortemperatur (Abb. 4.22a) senkt die Siedewasserkiihlung die
Hot-Spot Temperatur um ca. 10 °C und wirkt sich wie im numerischen 0D-
Modell (Abb. 4.21a) besonders auf die Wandtemperaturen des metallischen
Reaktionsrohres aus. Das Modell mit einem festen Wiarmeiibergangskoeffizi-
enten (Abb. 4.22b) weist durch die hoheren Wandtemperaturen lokal bei 0,2 m
Linge einen etwas hoheren Umsatz auf. Zum Reaktoraustritt hin gleichen
sich die Umsatzverldufe jedoch an. Fiir die Wandiiberhitzung und Wérme-
iibergangskoeffizienten zum Siedewasser (Abb. 4.22c) gibt es gegeniiber dem
numerischen 0D-Modell (Abb. 4.21c) nur eine Verbreiterung der Wandiiber-
hitzungszone.

In Abbildung 4.23 ist die Wirmeiibertragung vom Inneren des katalytischen
Festbettes hin zum Siedewasser dargestellt. Die zugrundeliegenden Daten ent-
sprechen den fiir Abbildung 4.22 verwendeten.

Der Temperaturkonturplot der metallischen Reaktorwand (Abb. 4.23) zeigt
deutlich die ausgeprigte Wirmeleitung, welche die lokale innere Wandiiber-
hitzung von bis zu 8 °C auf einen breiteren Bereich aufteilt. Abbildung 4.23
(rechts) verdeutlicht die hohen Temperaturgradienten im katalytischen Fest-
bett. Im Bereich der Wérmeleitung durch die metallische Wand und dem
Temperatursprung hin zum Siedewasser kommt es nur noch zu geringen Tem-
peraturdifferenzen. Die Verwendung eines mittleren Wirmeiibergangskoeffi-
zienten zum Siedewasser scheint zur Vereinfachung gerechtfertigt. Bei wei-
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4.9 Bewertender Vergleich der numerischen Detaillierungsgrade
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Abbildung 4.22: Einfluss der Siedewasserkiihlung im numerischen 2D-A(r)-Modell; Die ge-
strichelte Linie wurde mit einem festem Wirmeiibergangskoeffizienten (1.000
Wm2K™!) berechnet

teren Variationen der Reaktordimensionierung, des Eduktmassenstroms und
des Gasdrucks wurden keine Warmeiibergangskoeffizienten des Siedewassers
von > 7.000 Wm™2K~! berechnet. Folglich wird auch die kritische Wirme-
stromdichte des Filmsiedens (~ 3,75 MW m~2 in Abb. 2.33) bei weitem nicht
erreicht.

4.9 Bewertender Vergleich der numerischen
Detaillierungsgrade

Wie sich in den vorherigen Kapiteln gezeigt hat, spielt der numerische De-
taillierungsgrad fiir den vorliegenden Fall nur eine untergeordnete Rolle. Das
numerische 0D-Modell liefert annihernd identische Aussagen im Vergleich
zum deutlich komplexeren 2D-A(r)-Modell. Besonders fiir Parameterstudi-
en/ Sensitivitdtsanalysen ist das 0D-Modell durch seinen numerisch einfachen
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung
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Abbildung 4.23: Axialer und radialer Temperaturverlauf von Festbettmitte bis zur Rohrauenwand
und dazugehorigem Wirmeiibergang a,,  des Reaktorrohres zum Siedewasser

Aufbau, die geringe Berechnungszeit und auch durch die numerische Stabilitat
sehr gut geeignet.

Die Verwendung eines hoheren Detaillierungsgrades in Form numerischer 1D-
Modelle hat dagegen keine erkennbaren Anderungen erbracht. Es kann folg-
lich davon ausgegangen werden, dass fiir die vorliegende Reaktorkonfiguration
axialen Dispersionsvorgingen von Stoff und Wirme keine grofle Bedeutung
zukommt. Diese Aussage gilt fiir Katalysatorschiittungen im untersuchen Be-
reich in Bezug auf Stoffstrom, Temperatur, Druck, Katalysator- und Reaktor-
geometrie. Fiir zum Beispiel Reaktoren mit einer deutlich ausgeprigten axia-
len Warmeleitung (Warmetiibertragungsstrukturen, etc.) ist davon auszugehen,
dass eine Vernachlédssigung axialer Effekte nicht zuldssig ist. Das verwendete
numerische 2D-A(r)-Modell ist wesentlich komplexer als die vorher genann-
ten Modelle. Obwohl die Rechenzeit heutiger Computer nicht limitierend ist,
erhoht sich diese signifikant. Dennoch ist es zur Untersuchung von Vorgéngen
wie Randschlupf/ Stromungsverteilung aufgrund des vorliegenden radialen Po-
rositdtsverlaufs notwendig. In Kombination mit einer numerisch aufgeldsten
Wand kann die Wirmeiibertragung zum Siedewasser wesentlich detaillierter
untersucht werden. Ein weiterer Vorteil des 2D-A(r)-Modells ist, dass even-
tuelle Festbetteinbauten wie Thermoelemente numerisch aufgeldst und damit
deren Einfluss untersucht werden kann.
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4.10 Zusammenfassung der numerischen Reaktorauslegung

Abgesehen von den numerischen Detaillierungsgraden haben die genutzte in-
trinsische Kinetik und Stofftransportlimitierungen zur Beschreibung der effek-
tiven Reaktionsrate den signifikantesten Einfluss auf die Reaktorsimulation.
Aus diesem Grund wurde in der vorliegenden Arbeit die Sensitivitéit der Re-
aktorauslegung auf unterschiedliche Kinetikmodelle detailliert untersucht, da
hier eine breite Streuung der Eigenschaften vorliegt. Aus rein numerischer Sicht
wire eine Formalkinetik inklusive der Stofftransportvorginge an/ in den Kata-
lysatorpartikel ideal, wobei identische Katalysatorpartikel (Form und Grofe)
verwendet werden miissten.

4.10 Zusammenfassung der numerischen
Reaktorauslegung

Die vorausgegangenen numerischen Untersuchungen zur Reaktorauslegung
wurden schrittweise in ihrer Komplexitit gesteigert. Wie aus der Literatur be-
reits bekannt, ist die Beschreibung der effektiven Reaktionsrate am kritischs-
ten [2] [3] weswegen diese besonders fiir die geforderten Betriebsbedingungen
ausfiihrlich evaluiert wurden. Fiir die Anforderungen an das Methanisierungs-
modul (Tab. 3.1) war in der Literatur keine Formalkinetik fiir den gesamten
Druckbereich von 10-30 bar, den Temperaturbereich von 200-650 °C und der
gleichzeitig hohen Katalysatorbeladung von > 55 gew.-% Nickel vorhanden.
Folglich herrscht dabei auch die grofite Unsicherheit. Nach detaillierten Unter-
suchungen wurde die Kinetik von Koschany [110] ausgewihlt, die das System
gut beschreiben kann. Dennoch muss ein experimenteller Nachweis erbracht
und ggf. Anpassungen vorgenommen werden.

Die numerischen Untersuchungen haben die Betriebstemperatur des Reaktors
auf 250 °C und hoher eingegrenzt, da es bei solchen Kiihl-/ und Eingangstempe-
raturen zu einer ausgepriagten Reaktionszone in den Festbettreaktoren kommt
und auch Umsitze von > 80 % erreicht werden. Bedingt durch die zugrundelie-
genden Gleichungen zur Beschreibung des Wirmetransports in katalytischen
Festbetten wird bei niedrigen Lasten die hochste Reaktortemperatur erwartet.
Bei einer Variation des Gasdrucks tritt fiir die ausgewéhlte Kinetik von Koscha-
ny ein Maximum der effektiven Reaktionsrate im Bereich von 4 bar auf. Mit
steigendem Druck fillt die effektive Reaktionsrate und somit auch die maxi-
male Reaktortemperatur. Die Dimensionierung des Reaktordurchmessers stellt
eine Abwigung verschiedener Faktoren dar. Ein geringer Reaktordurchmesser
kontrolliert die Temperaturentwicklung im Festbett effektiver, weist aber auch
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4 Numerische Untersuchungen zur Reaktorauslegung

einen geringeren Umsatz und eine geringere Katalysatornutzung auf. Final
wurde ein Innendurchmesser von 30 mm aufgeteilt auf 6 parallel betriebene
Reaktionsrohre gewihlt, um einen Reaktor mit einer maximalen Methanpro-
duktion (bei Vollumsatz) von 5,44 m> h™! (NTP) zu realisieren (vgl. Tab. 3.1).
Die festgelegte Lange von 1 m entstammt baulichen Beschriankungen, wobei
eine Verldngerung in einem Scale-up keine grofle Hiirde darstellt.

Da bei den numerischen Vorauslegungen die Maximaltemperatur des Kata-
lysators von 650 °C teilweise erreicht wurde, ist auch eine Verdiinnung mit
inerten Partikeln untersucht worden. Dies stellt eine einfache und zuverlissige
Moglichkeit dar um die Maximaltemperatur in einem Festbettreaktor aktiv zu
beeinflussen.

Die Untersuchung der Siedewasserkiihlung fiir die Reaktionsrohre hat einen
sehr effektiven Wirmeiibergang ergeben. Das Erreichen kritischer Siedezu-
stinde wie Filmsieden konnte numerisch ausgeschlossen werden.
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5 Eigenschaften bidisperser
Schittungen aus Partikeln
unterschiedlicher
Warmeleitfahigkeit am Beispiel
Katalysator-Inertmaterial

Unter bidispersen Schiittungen sind Schiittungen bestehend aus zwei ver-
schiedenen Teilchengroflen bzw. -grofienklassen zu verstehen. Im Falle von
bidispersen Schiittungen aus Partikel ,,A* und Partikel ,,B*“ gehort jeder Stoff
einer getrennten GroBenklasse an. Die moglichen Schiittungen aus ,,A* und
,.B* sind in Abbildung 5.1 schematisch zusammengestellt. Die abgebildeten
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Abbildung 5.1: Schematische Darstellung verschiedener Schiittungen. 1) und 2): monodisperse
Schiittungen. 3) und 4): bidisperse Schiittungen. (Partikel ,,A* und ,,B)

bidispersen Schiittungen 3) und 4) unterscheiden sich durch den Anteil der
jeweiligen Phasen. In Abbildung 5.1 3) ist ,,B“ in die Zwischenrdume der Par-
tikel ,,A* eingelagert, wohingegen in Abbildung 5.1 4) eine starke Abnahme
des Anteils an Partikel ,,A* erfolgt. Im Weiteren wird diese Ausdiinnung von
Partikel ,,A* durch Partikel ,,B* als Verdiinnung bezeichnet.

Fiir die vorliegende Arbeit ist besonders ein bidisperses System bestehend

aus Katalysatorpartikeln (Partikel ,,A*) und Inertmaterial (Partikel ,,B*) von
Interesse. In der chemischen Reaktionstechnik gibt es bei heterogen kataly-
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5 Eigenschaften bidisperser Schiittungen aus Partikeln unterschiedlicher Wirmeleitfidhigkeit am
Beispiel Katalysator-Inertmaterial

sierten Gasphasenreaktionen hauptséchlich zwei Griinde zur Erzeugung von
Festbettschiittungen bestehend aus Katalysatorpartikeln und Inertmaterial:

e Reduzierung der erzeugten Wirmemenge pro Volumen [20] [94] (bei
exothermen Reaktionen),
* Beeinflussung der axialen und radialen Dispersion im Festbett.

Die Reduzierung der erzeugten Wirmemenge beruht auf dem Prinzip der
Verminderung von Aktivkomponente im betrachteten Kontrollvolumen. Da-
durch wird ein gewisser Reaktionsfortschritt auf ein grofleres Reaktorvolumen
ausgedehnt und somit das wiarmeabfiihrende Volumen bzw. die Flache erhoht.
Besonders bei experimentellen Bestimmungen der Kinetik wird durch Inertma-
terial mit einer gegeniiber dem Katalysator erhohten Warmeleitfdhigkeit eine
verbesserte [sothermie angestrebt [19] [212]. Fiir gekiihlte Festbettreaktoren
lasst sich dadurch eine Reduzierung der maximalen Hot-Spot Temperatur er-
reichen [34] [53].

Bei Messungen von Kinetiken, bei denen auch Effekte durch Porendiffusion
untersucht werden, wird des Ofteren die Dispersion durch eine Verdiinnung
des Katalysators mit Inertmaterial gezielt beeinflusst [94]. So ist es zum Bei-
spiel moglich Katalysatorpartikel in industriellen Dimensionen mit kleineren
Inertmaterialpartikeln in Laborreaktoren mit geringen Durchmessern einzu-
bringen ohne z.B. signifikanten Randschlupf zu erhalten.

In industriellen Anwendungen sind bidisperse Katalysator-Inertmaterial-Fest-
betten gingig , wobei es dazu nur eine geringe Anzahl von Publikationen
gibt [175]. So ist es oft vorteilhaft durch verdnderliche Mischungsverhiltnisse
von Katalysator und Inertmaterial ein axiales Aktivitdtsprofil in Rohrreakto-
ren einzustellen ohne verschieden aktive Katalysatoren einzusetzen [34]. Als
besonders vorteilhaft wird ein Profil aus vier Bereichen bezeichnet [175]: Am
Gaseinlass eine kurze Zone hoher Aktivitidt zum katalytischen Ziinden, an-
schlieend eine langere Zone verminderter Aktivitit zu verbesserten Hot-Spot
Kontrolle und folgend Zonen steigender Aktivitit zur Erhohung des Eduktum-
satzes.

Beziiglich der CO,-Methanisierung haben Tiirks et al. [210] in ihren experi-
mentellen Untersuchungen mit Hilfe von Festbettverdiinnung an der Unterdrii-
ckung von Temperaturspitzen gearbeitet.

Fiir die Herstellung von Vinylchlorid is es nach Cowfer und Gorensek [40]
bzw. McPherson et al. [129] gingige Praxis, eine variierende Verdiinnung
der Katalysatorschiittungen in den Festbettreaktoren einzustellen, um die Hot-
Spot Temperatur zu begrenzen. Fiir die Fischer-Tropsch-Synthese haben Hong
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et al. [87] experimentell den Effekt der Festbettverdiinnung mit Inertmaterial
auf die Produktverteilung untersucht. Dabei hat sich die ideale Vermischung
von Katalysator und Inertmaterial als optimal herausgestellt. Eigenberger [53]
zeigt einen Vergleich von gemessenen und berechneten Temperaturverldufen in
einem Festbettreaktor fiir nicht ndher spezifizierte partielle Oxidationsreaktio-
nen. Dabei hat eine lokal starke Verdiinnung des Katalysators mit Inertmaterial
die deutlichste Verringerung der Hot-Spot Temperatur zur Folge.

Numerisch wurde die Auswirkung von unterschiedlichen Festbettverdiinnun-
gen und gestufter Eduktzugabe auf die Hydrierung von Nitrobenzol und die
Oxidation von Ethylen von Hwang et al. [90] untersucht. Daraus wird eine
Vorgehensweise zur Bestimmung des Optimums aus Festbettverdiinnung und
gestufter Eduktzugabe vorgestellt.

Kao et al. [99] haben numerisch verschiedene Reaktorkonzepte zur Methanisie-
rung von Synthesegas untersucht. Es wurde eine Verdiinnung eines gekiihlten
Festbettreaktors um den Faktor 10 vorgenommen und damit die gewiinschten
Herabsetzung der Maximaltemperatur erreicht.

Luyben [121] zeigt numerisch anhand einer hypothetischen Reaktion, wie die
Verdiinnung eines gekiihlten Festbettreaktors dessen dynamische Kontrollier-
barkeit erhoht.

Geeignete Inertmaterialien fiir Festbettreaktoren miissen chemisch inert sein,
glinstig in der Beschaffung, eine hohe Temperaturbestidndigkeit und hohe me-
chanische Belastbarkeit aufweisen. Eine hohe Wirmeleitfahigkeit des Materi-
als im Vergleich zu den eingesetzten Katalysatorpartikeln ist erstrebenswert.
In Tabelle 5.1 sind einige mogliche Inertmaterialien und physikalische Ei-
genschaften zusammengefasst. Aus Tabelle 5.1 sind nur Siliciumcarbid (SiC)
und Aluminiumoxid (Al,O5) geeignete Kandidaten. Die Materialien Titanbo-
rid (TiB,), Aluminiumnitrid (AIN) und kubisches Bornitirid (c-BN oder auch
B-BN) sind fiir breite Anwendungen nicht verfiigbar.

Fiir den vorliegenden Fall werden die Eigenschaften von bidispersen Kataly-
sator-Siliciumcarbid-Mischungen néher untersucht. Dabei wird zunichst auf
die jeweiligen stark abweichenden physikalischen Reinstoffeigenschaften ein-
gegangen. Basierend darauf werden die Ergebnisse der Porosititsuntersuchun-
gen bidisperser Schiittungen vorgestellt und eine Fitfunktion fiir den gesamten
Mischungsbereich prisentiert. Da es zur Beschreibung des Wérmetransportes
in bidispersen Schiittungen bestehend aus Partikeln unterschiedlicher Grofie,
Form und Partikelwérmeleitfdhigkeit aktuell in der Literatur keine dem Autor
bekannten Korrelationen gibt, werden verschiedene Vorgehensweisen evalu-
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5 Eigenschaften bidisperser Schiittungen aus Partikeln unterschiedlicher Wirmeleitfidhigkeit am
Beispiel Katalysator-Inertmaterial

Tabelle 5.1: Physikalische Eigenschaften ausgewihlter Materialien [1] [7] [17] [42] [137] [186]

Eigenschaft Ps Ap? Schmelzpunkt  Hirte
Material kgm™ Wm™! K! °C GPa
Sich 3100 40-180 1400-2830 32¢
v-Al,O4 3200 36 2054 15¢
TiB, 4500 96 3225 25¢
AIN 3260 140-180 >2200 114
c-BN 3450 200-1300 >1300 454

2 bei Raumtemperatur

b Fiir die Eigenschaften von technischem SiC, welches ein Verbundmaterial ist, liegen stark va-
riierende Stoffeigenschaften vor die von der genauen Materialzusammensetzung und -qualitit
abhingen

¢ Vickers-Hértepriifung

4" Knoop-Hirtepriifung

iert. AbschlieBend werden mogliche Berechnungsmethoden exemplarisch fiir
einen Reaktorbetriebspunkt angewendet und kritisch verglichen.

5.1 Physikalische Reinstoffeigenschaften

Wie bereits beschrieben, liegt der Fokus auf bidispersen Mischungen bestehend
aus einem kommerziellen Nickel-Katalysator und Siliciumcarbidpartikeln un-
terschiedlicher Chargen. Im Folgenden wird zunichst kurz auf die jeweiligen
physikalischen Reinstoffeigenschaften eingegangen.

Katalysator

Bei dem in der vorliegenden Arbeit verwendeten Katalysator handelt es sich
um ein kommerzielles Produkt mit einem Nickel-Gewichtsanteil von > 55 %
auf einem Triger. Der Katalysator wurde urspriinglich zur Synthesegas-
Methanisierung entwickelt, findet aber ebenfalls bei der reinen CO,-Methani-
sierung Verwendung.

Die pordsen Feststoffpartikel haben eine zylindrische Form mit Durchmes-
ser und Hohe von jeweils etwa 5 mm. Mit Hilfe des Zihlverfahrens welches
z.B. in [197] beschrieben ist, wurde die exakte Groenverteilung der Partikel-
durchmesser, -lingen und -massen experimentell ermittelt. Dazu wurden die
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5.1 Physikalische Reinstoffeigenschaften

Abmessungen und das Gewicht von 100 Partikeln mit einer Genauigkeit von
0,01 mm bzw. 0,01 g ermittelt. Zusitzlich wurden alle Partikel gemeinsam
gewogen. Aus den Messwerten wurden das arithmetische Mittel X, sowie die
Standartabweichung & gemal folgender Formeln bestimmt:

1 M
i=— Yy (5.1)
pp3
M Y
&= % (5.2)

Hierbei stellt x die jeweilige gemessene Grofle und M die Anzahl der Mes-
sungen (M = 100) dar. Die Ergebnisse sind in Tabelle 5.2 zusammengetragen.
Als Grundannahme wurde von einer ideal zylindrischen Form ausgegan-
gen. Die Normalverteilungen der gemessenen Werte sind in Abbildung 5.2

Tabelle 5.2: Gemessene Grofenverteilungen des Katalysators und daraus
berechnete Dichte

X o
Durchmesser d in mm 4,76 0,012
Lénge [ in mm 4,68 0,035
Masse m in g 0,13 0,015
Dichte p,, in kg m™3 1577,97 173,28

dargestellt. Aus den bestimmten Werten fiir Durchmesser und Lénge (Tab.
5.2) ergibt sich ein volumengleicher Kugeldurchmesser von 5,416 mm (GI.
2.37). Mittels Quecksilberporosimetrie (Hg-Porosimetrie) wurde der durch-
schnittliche Porendurchmesser von dpore = 101 A (= 10,1 nm) und ein
spezifisches Gesamtporenvolumen von Vo, = 0,4294 mL ¢! gemessen.
Zusitzlich wurde die Katalysatorfeststoffdichte durch Helium-Pyknometrie zu
ps= 4749 kg m~3 bestimmt. Aus der Feststoffdichte der Helium-Pyknometrie
und der Hg-Porosimetrie (erfasst keine Mikroporen) ergibt sich eine Parti-
kelporositit von Wi, = 0,67-0,72. Es ist zu beachten, dass die Messungen
mit Hg-Porosimetrie und He-Pyknometrie an nur jeweils einem Katalysator-
partikel durchgefiihrt wurden und somit eine hohe statistische Unsicherheit
vorliegt, wenngleich sich die Werte mit Daten aus der Literatur fiir vergleich-
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Abbildung 5.2: GroBenverteilungen aus experimentellen Daten fiir Partikeldichte, Durchmesser,
Linge und Masse der Katalysatorpartikel

bare Katalysatoren decken [9] [94] [126] [177].

Die erwihnte Partikelporositit ist fiir die Beschreibung der Partikelwirme-
leitfahigkeit von entscheidender Bedeutung. Durch den hohen Hohlraumanteil
kann ein einzelnes Partikel wiederum selbst als eine Art Schiittung angese-
hen werden. Dabei wird die Wirmeiibertragung durch den Hohlraumanteil
und die Morphologie des Feststoffanteils (innere Mikroporositit) limitiert. Ei-
ne experimentelle Bestimmung der Wirmeleitfahigkeit der Katalysatorparti-
kel konnte aufgrund deren Dimensionen nicht durchgefiihrt werden. Typische
Messungen der Wirmeleitfihigkeit mit der Laser-Flash-Methode bendtigen
Partikel mit einem Mindestdurchmesser von 6 mm und einer Mindesthdhe von
1 mm [117] [139] [202]. Aufgrund der zu geringen Partikelabmessungen des
hier verwendeten Katalysators wurde anhand einer Literaturstudie der Werte-
bereich moglichst stark eingegrenzt. In Tabelle 5.3 sind die Wirmeleitfahig-
keiten fiir verschiedene vergleichbare Nickel-Katalysatoren zusammengestellt
und wie diese bestimmt wurden.
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5.1 Physikalische Reinstoffeigenschaften

Tabelle 5.3: Literaturwerte der Partikelwirmeleitfahigkeit A, von Nickel-Katalysatoren

Ap Material Methode, Bedingungen Quelle
Wm ' K™!
0,15 NiAl(O), Schitzung, unbekannt [110]
<0,2 Ni-SiO, Kat. Messung, Partikel in Wachsbad [187]
0,2 Ni-Kat. Unbekannt [152]
0,2-0,4 Div. Ni-Kats Messung, Partikel in Wachsbad [190]
0,218 Al,O3 Unbekannt, Luft bei 50 °C [9]
0,22-0,47 Div. Kats Messung, Luft bei 90 °C, 1 bar [177] [185]
0,24 Ni-SiO, Messung, unbekannt [126]
0,34 Ni-y-Al,05 Kat. Messung, DSC“ [78]
0,4 Ni-Kat. Schitzung, unbekannt [94]
0,67 Ni-y-Al,O5 Kat. Schitzung, unbekannt [51]
<1 Div. Ni-Kats Berechnet, bei 600-700 °C in [148]
Reaktor
30 Ni-Al,O; Kat.  Unbekannt [36]
80,6 Ni-Al,O5 Kat.  Mittelung, aus Warme- [60]

leitfdhigkeiten der Reinstoffe

4 Differential Scanning Calorimetry; Dynamische Differenzkalorimetrie

Die Streuung der aufgefiihrten Daten ist sehr deutlich. Werte, die mit Hilfe
von experimentellen Untersuchungen bestimmt wurden, besitzen dabei Wir-
meleitfihigkeiten von deutlich < 1 Wm™! K~!'. Hohere Wirmeleitfihigkeiten
werden deshalb nicht beachtet. Problematisch ist, dass bei den in Tabelle 5.3
aufgefithrten Werten die Bezugsbedingungen wie Temperatur, Druck und Art
des Gases/ der Gase in den Katalysatorporen oft unbekannt sind. Um die
Wirmeleitfahigkeit von Katalysatorbetten bei den Betriebsbedingungen eines
Chemiereaktors berechnen zu konnen, sind diese Werte jedoch notwendig.
Fiir den Fall einer Temperaturinderung treten zwei gegenldufige Tendenzen
fiir die Partikelwirmeleitfahigkeit eines pordsen Katalysatorpartikels auf. Die
Wirmeleitfahigkeit der beteiligten Feststoffe sinkt mit steigender Temperatur,
wihrend die Warmeleitfihigkeit der Gase in den Poren mit steigender Tem-
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peratur steigt (Abb. 5.3a und b). Fiir die weiteren Berechnungen in Kapitel

Katalysator Gasphase
T 90 T 030
: 80 LN .f‘ 3
e o LI R € 0,25 =
T T L leees L
% 60 o < Rl hd % 0,20 &+
g iﬂ ] 5 015 ot <+ 4H, +2C0, (1 bar)
L ++ -+ Nickel 2 10 -~ Luft (1 bar)
oAl I | @ oALO, g !
32 B k1 T 005 T il S R
o 10 r i B (] paEEsE
E o } | E 0,00
S o 100 200 300 400 500 600 700 S 0 100 200 300 400 500 600 700
Temperatur in °C Temperatur in °C
(a) Nickel und @-Al,0O3 (b) Wasserstoff - CO, Mischung und trockene Luft
B Inertmaterial
X 180 --9- SUPERSIC-1
e 160 N @ HIP
3 140 1wl ~f CVD
< 120 1% - NIST
= 100 & % Technisch
] | [
5 %
£ 60
E 40 R
s
T 20
£ o
S 0 100 200 300 400 500 600 700

Temperatur in °C
(c) Siliciumcarbid SiC

Abbildung 5.3: Vergleich der Wirmeleitfihigkeiten der im bidispersen Bett enthaltenen Stoffe
iiber der Temperatur [57] [122] [137] [156] [167] [186] [214]; SUPERSIC-1 =
Produktname, HIP = hot isostatic pressing, CVD = chemical vapor deposition und
NIST = National Institute of Standards and Technology.

5.3.1 wird daher der Bereich der Katalysator-Partikelwarmeleitfahigkeit fiir
den Betriebsbereich des Reaktors auf 0,2-1 Wm™ K~! eingegrenzt.

Siliciumcarbid

Siliciumcarbid wurde aufgrund seiner hohen Verfiigbarkeit, des geringen Prei-
ses und der gegeniiber Al,0O; hoheren Warmeleitfiahigkeit (vgl. Tab. 5.1) als
Inertmaterial ausgewihlt.

Die in der vorliegenden Arbeit eingesetzten Partikel stammen aus drei ver-
schiedenen Chargen und liegen als gesiebtes Bruchgut vor. Die Bezeichnun-
gen 2-3 mm, F10 und F12 geben dabei die Groenverteilung an. In Tabelle 5.4
ist diese beispielhaft fiir die Charge 2-3 mm dargestellt. Unter der Annahme
idealer Kugeln wurde folglich der mittlerer Partikeldurchmesser als d2_3 =
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5.1 Physikalische Reinstoffeigenschaften

Tabelle 5.4: GroBenverteilung der 2-3 mm SiC-Charge

<2 mm > 2 mm > 2,8 mm
Partikelanteil max. 2 % 70-100 % max. 15 %

2,5 mm gewihlt. Die mittlere Partikelgrofe der F10- und F12-Charge ergeben
sich iiber die FEPA- Richtlinien (Federation of European Producers of Abrasi-
ves) mit dgpig = 2,085 mm und dpp = 1,765 mm.

Zur experimentellen Bestimmung der Feststoffdichte wurde ein pyknometri-
sches Verfahren auf Grundlage der Fluidverdringung nach Archimedes ver-
wendet. Diese Vorgehensweise beruht auf der Verdringung eines zu bestim-
menden Fliissigkeitsvolumens durch eine bekannte Feststoffmenge. Es wurde
davon ausgegangen, dass das verwendete SiC keinen Hohlraumanteil besitzt
und somit kein Wasser in die Probe eindringt. Die Partikeldichte entspricht
folglich der Feststoffdichte (p, = py). Die Ergebnisse der Messungen sind
in Tabelle 5.5 fiir die drei untersuchten SiC Chargen zusammengefasst und
stimmen mit dem Literaturwert in Tabelle 5.1 (3100 kg m~3) iiberein. Die

Tabelle 5.5: Ermittelte Dichten des verwendeten SiC

2-3 mm F10 F12
Os 3071 kgm™3 3089 kgm™3 3073 kgm™3

Wirmeleitfihigkeit der SiC-Chargen konnte analog zum Katalysator aufgrund
der zu kleinen Abmessungen nicht bestimmt werden. Daher musste auf Li-
teraturangaben zuriickgegriffen werden, welche in Abbildung 5.3c aufgetra-
gen sind. Wie bei den Werten der Katalysatorpartikelwirmeleitfahigkeit, liegt
hier eine hohe Streuung vor. Hauptgrund diirfte die Kristallstruktur bzw. das
Herstellungsverfahren der jeweils untersuchten Proben sein [176]. So wird ge-
mal [136] [156] [176] Einkristallen die hochste und technischen (infiltrierten)
Siliciumcarbiden bzw. gesintertem SiC eine deutlich niedrigere Warmeleitfa-
higkeit zugerechnet. Ault [7] macht auflerdem die verschiedenen eingesetzten
Messtechniken fiir die starke Streuung der gemessenen Wiarmeleitfahigkeiten
verantwortlich. Aufgrund der stark unterschiedlichen Werte wird im Folgenden
ein eher konservativer Wirmeleitfihigkeitsbereich von 40-80 Wm™! K~! bei
einer Temperatur von 250 °C verwendet.
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Die fiir den weiteren Verlauf der vorliegenden Arbeit relevanten physikali-
schen Eigenschaften des eingesetzten Katalysators und Siliciumcarbids sind
zur besseren Ubersichtlichkeit in Tabelle 5.6 zusammengefasst.

Tabelle 5.6: Zusammenfassung der physikalischen Eigenschaften des Katalysators und der ver-
wendeten Siliciumcarbid-Charge

Eigenschaft Katalysator SiC (2-3 mm)
Linge [ in mm 4,68

Durchmesser d in mm 4,76

Durchmesser® dy gx in mm 5,41 2,5
Durchmesser? dogk in mm 5,80

V/A-Verhiltnis in 1074 m 7,88

Dichte p,, in kg m~3 1578 3071
Wirmeleitfihigkeit® 1, in Wm™ K™ 0,2-1 40-80
Partikelporositit ¥, 0,7

Mittl. Porendurchmesser d . in nm 10,1

4 Durchmesser der volumengleichen Kugel (GI. 2.37)
b Durchmesser der oberflichengleichen Kugel (Gl. 2.74)
¢ Bei Reaktionsbedingungen (250 °C und Wasserstoft-CO,-Mischung)

5.2 Porositat

Bei der Porositit von Schiittungen wird zwischen locker und verdichtet unter-
schieden. Verdichtete Schiittungen werden durch Vibration des zu fiillenden
GefidBles wihrend dem Einfiillvorgang erzeugt. Ein nachtréigliches Verdichten
ist prinzipiell moglich, wird aber durch das Verkeilen von einzelnen Partikeln
erschwert. Lockere Schiittungen werden durch schnelles Fiillen ohne Vibration
erzeugt, wobei es dabei ebenfalls zum Verkeilen von Partikeln kommen kann.
Alle Zustinde sind beispielhaft fiir eine monodisperse Zylinderschiittung (Ka-
talysator) in einem 30 mm (Innendurchmesser) Plexiglasrohr in Abbildung 5.4
dargestellt. Die Porositit der bidispersen Schiittungen liegen zwischen denen
ihrer jeweiligen Reinstoffschiittungen (vgl. Tabelle 5.7). Bei hohen Volumenan-
teilen an groBen Partikeln (Katalysator) war die in der Literatur beschriebene
Einlagerung von kleineren Partikeln (Inertmaterial) zwischen die grofleren

126



5.2 Porositit

Abbildung 5.4: Bilder der untersuchten Schiittung fiir (a) verdichtete Zufallsschiittung im oberen
Randbereich, (b) verdichtete Zufallsschiittung, (c) lockere Zufallsschiittung und
(d) Verkeilen der Partikel.

(a) (b) (c) (d)

Partikeln zu beobachten, was zu niedrigeren Porositdten als bei der reinen
Katalysatorschiittung fiihrte (vgl. Abb. 5.1). Die mittlere Schiittungsporositit

Tabelle 5.7: Ermittelte Schiittungsporosititen der jeweiligen Reinstoffe

Unverdichtet Verdichtet
Katalysator 0,453 0,347
SiC 2-3 mm 0,506 0,445
SiC F10 0,524 0,471
SiCF12 0,527 0,460

fiir unverdichteten Katalysator von 0,453 liefert eine ausgezeichnete Uberein-
stimmung zur Berechnungsmethode in Gleichung 2.22 und der in der Literatur
vorgeschlagenen Porositit einer unendlich ausgedehnten Schiittung von 0,4
(Tab. 2.3). Auf Grundlage der experimentellen Daten der Porositidtsmessungen
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0,48 i;} @ SiC2-3mm
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Volumenanteil Katalysator

Abbildung 5.5: Gemessene mittlere Porosititen der bidispersen Schiittungen der unterschiedlichen
SiC-Chargen mit verschiedenen Volumenanteilen an Katalysator

wurde das folgende Polynom dritten Grades zur Beschreibung des Porositéts-
verhaltens der eingesetzten Materialien angewendet:

Yod = Prnert + C1 - Okar + Ca - Ok oy + C3 - O3 s (5.3)

Die Porositit der bidispersen Schiittung W54 wird dabei in Abhingigkeit der
Porositét der inerten SiC-Schiittung und dem Volumenanteil Katalysator Qk ¢
an der Gesamtfeststoffmasse berechnet. Zugehorige Koeffizienten sind in Ta-
belle 5.8 aufgefiihrt. Abbildung 5.5 zeigt die gemessenen Verlaufe der bidisper-

Tabelle 5.8: Koeffizienten der Fit-Funktion (Gl. 5.3) fiir die Porositit bidisperser Schiittungen der
verwendeten SiC-Chargen

Inertmaterial C Cy Cs

SiC 2-3 mm -0,06002 -0,25253 0,21435
SiC F10 -0,04341 -0,39792 0,31713
SiC F12 -0,00801 -0,58402 0,47771

sen Schiittungen inklusive den jeweiligen Fit-Funktionen. Durch die Anpas-
sungsfunktion (GI. 5.3) kdnnen die Messwerte passend wiedergegeben werden.

128



5.3 Wirmetransport

5.3 Warmetransport

Zur Beschreibung des Wirmetransportes in bidispersen Schiittungen bestehend
aus Partikeln unterschiedlicher Grofle, Form und Partikelwidrmeleitfahigkeit
gibt es aktuell in der Literatur keine dem Autor bekannten Korrelationen. Das
im Kapitel 2.3.2 beschriebene Modell nach Zehner/ Bauer/ Schliinder (ZBS)
erfasst die meisten Einfliisse wie Polydispersitit, Partikelform, etc., kann aber
unterschiedliche Warmeleitfidhigkeiten nicht beriicksichtigen.

Okazaki et al. [150] haben ein Modell zur Beschreibung bidisperser Schiittun-
gen aus Partikeln unterschiedlicher Wirmeleitfihigkeit entwickelt. Die Unter-
suchungen sind jedoch auf Kugelschiittungen begrenzt. Das Einheitszellenmo-
dell nach Okazaki et al. und die moglichen Partikelpaarungsmoglichkeiten sind
in Abbildung 5.6 dargestellt. Zur Berechnung der Ruhebettwirmeleitfihigkeit

Hohlraumanteil Ay
Feststoffanteil As\

I Fall 1 Fall 2 Fall 3

: 7] |
8 6y T
\:\ \

-

N

Abbildung 5.6: (links) Einheitszelle nach Okazaki et al. und (rechts) Partikelpaarungsmoglichkei-
ten einer bidispersen Schiittung

unterscheiden Okazaki et al. die in Tabelle 5.9 aufgefiihrten Festbettzusam-
mensetzungen. Diese diirfen nicht mit den Paarungsmoglichkeiten der Partikel
in Abbildung 5.6 verwechselt werden. Im Folgenden wird dabei nur auf die

Tabelle 5.9: Fille des Modells von Okazaki et al.

Festbettzusammensetzung Durchmesser Wirmeleitfiahigkeit

1 gleich gleich

2 gleich unterschiedlich

3 unterschiedlich gleich/ unterschiedlich

Festbettzusammensetzung 3 (Tab. 5.9) eingegangen, welche Schiittungen aus
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Partikeln unterschiedlichen Durchmessers und unterschiedlicher Wérmeleit-
fahigkeit beschreibt. Die effektive Wirmeleitfahigkeit wird dabei wie folgt
berechnet:

Apea = A, - Ay +As - A, 5.4

wobei A, den Hohlraum- und A, Feststoffflichenanteil der Einheitszelle cha-
rakterisiert. Fiir die genannte Festbettzusammensetzung 3 gilt fiir die mittlere
Wirmeleitfahigkeit der Partikel:

Ap.m = (n11 - A1 +npp - A12) - Q1 + (n21 - A2 + 1o - A22) - Q2 (5.5

Dabei entspricht n;; den effektiven Koordinationszahlen, A;; den Partikelwéir-
meleitfahigkeiten zwischen zwei Partikeln und Q; den Volumenanteilen der
beiden beteiligten Feststoffgruppen. Der Volumenanteil ist auf die Gesamt-
feststoffmasse bezogen. Fiir die weitere Berechnung sei auf die Originalquel-
le [150] verwiesen.

Zusammenfassend sind die vorgestellten Methoden zu Berechnung bidisper-
ser Schiittungen in Tabelle 5.10 gegeniibergestellt. Aus Tabelle 5.10 geht klar

Tabelle 5.10: Eignung ausgewihlter Einheitszellenmodelle fiir die Berechnung der Wirmeleitfa-
higkeit bidisperser Schiittungen mit Partikeln unterschiedlicher Wirmeleitfihigkeit

Einheitszellenmodell beriicksichtigt/ ist: ZBS Okazaki et al.
Strahlung Ja Nein

Druck Ja Nein
Polydispersitit Ja Ja

Kugeln Ja Ja

Zylinder Ja Nein
Analytisch 1osbar Ja Nein*
Unterschiedliche Warmeleitfahigkeiten Nein Ja

* Einheitszellenmodell fiir unterschiedliche Durchmesser und unterschiedliche Wirmeleitfi-
higkeiten

die bessere Eignung des Modells von ZBS gegeniiber Okazaki hervor. Eine

Moglichkeit der Kombination stellt die Arbeit von Sordon [191] dar. Dieser
erzeugte auf Grundlage der jeweiligen Partikelwédrmeleitfidhigkeit und des Vo-
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lumenanteils einen fiktiven repridsentativen bidispersen Partikel mit der War-
meleitfihigkeit A, ,,,1 (p.m = Partikel Mittelung):

Aot =Ap1- QT+ Ap2-05+2-A12-Q1 - Q2 (5.6)
mit )
A= —— (5.7)
T Y0

Hierbei stellen 4,1 und A, jeweils die Partikelwirmeleitfahigkeiten der
Komponenten 1 und 2 dar. Die gemittelte Wirmeleitfahigkeit A, ,, ist an-
stelle der Wirmeleitfidhigkeit der monodispersen Schiittung A, im Modell von
ZBS (Gl. 2.31) zu verwenden.

Zur besseren Vergleichbarkeit wird neben dem Vorgehen von Sordon/ Okazaki
das volumengewichtete Mittel (GI. 5.8) und das harmonische Mittel (Gl. 5.9)
analog zur Theorie der Wirmelibertragung verwendet.

Apm2=Ap1-Q1+Ap2-02 (5.8)
-1
/lp,m?’ = (& + &) (59)
Ap1 Ap2

Parallel zur Verwendung kiinstlich erzeugter Partikelwarmeleitfahigkeiten kon-
nen die Ruhebettwirmeleitfihigkeiten der jeweiligen monodispersen Schiit-
tungen zu der einer bidispersen Schiittung vereint werden. Dabei kommen im
Folgenden die bereits aufgezeigten Mdoglichkeiten des Vorgehens von Sordon/
Okazaki (Gl. 5.10), dem volumengewichteten Mittel (GI. 5.11) und dem har-
monischen Mittel (GI. 5.12) zum Einsatz. Zur besseren Ubersichtlichkeit sind
Phase 1 und Phase 2 bereits mit Katalysator (Kat) und inertem Siliciumcarbid
(SiC) benannt.

4-Oxkar - Osic

2 2
/lbett,bml = /lbett,Kat . QKat +/lbett,SiC . QSiC + 1 1 (5.10)
/lbert,Kat /lbett,SiC
Aperr,bm2 = Aberr.Kar - QK ar + Aberr,sic - Osic (5.1
-1
Okar Osic
Abett,bm3 = + (5.12)

Abett,Kut /lbett,SiC
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Basierend auf den vorausgegangene Uberlegungen stehen folglich verschiede-
ne Moglichkeiten zur Beschreibung der Wirmeleitfahigkeit von bidispersen
(Katalysator-Siliciumcarbid) Festbetten zur Verfiigung. Diese verwenden ent-
weder das Modell von ZBS und werden durch gemittelte Werte zu bidispersen
Schiittungen (vgl. Abb. 5.7 a und b), oder es wird die native Berechnungsme-
thode von Okazaki et al. (vgl. Abb. 5.7 c) genutzt.

Katalysator Inertmaterial
I A, d, etc. A, d, etc. |
a) Mischung der . b) fiktive .
Reinstoffbetten i reprasentative Partikel i  c¢) Okazaki
Katalysator-] | [Inertmaterial-| | [Mittelungen (m): i | okazaki
Schiittung | ¢ [schittung i |Apmi = Sordon '
: ! | Apm2 = volumengew.
| ZBS | ; | ZBS | i [Apms = harmon.
| Avett,kat = - |: | Abett,sic = -+ | 7ZBS

Bettmittelungen (bm):
Sordon, volumengew.,

harmon.
Abett,bm1 =+ Apett,m1 =-+ -
= = ielwerte
Abett,bmz =+ Abett,m2 =+ £
Abett,bm3 =+ Abett,m3 =+ Abett, okazaki = -+

Abbildung 5.7: Schematische Darstellung der verwendeten Methoden zur Berechnung der Ruhe-
bettwirmeleitfdhigkeit von bidispersen (Katalysator-Siliciumcarbid) Schiittungen

5.3.1 Berechnung fiir einen Reaktorbetriebspunkt

Fiir einen spiteren Vergleich mit experimentellen Messdaten wird im Folgen-
den die erwartete Ruhebettwirmeleitfahigkeit einer bidispersen Schiittung bei
Reaktorbetriebsbedingungen berechnet. Wie den vorherigen Kapiteln entnom-
men werden kann, gibt es folgende Haupteinflussgrof3en:

 Stoffwerte der beteiligten Komponenten: Besonders starke Abweichun-
gen liegen in Literaturwerten der Partikelwiarmeleitfahigkeit von Kata-
lysator und Siliciumcarbid vor (Kap. 5.1).
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e Gleichungen zur Berechnung der Ruhebettwirmeleitfahigkeit: Weder
das Modell nach ZBS, noch nach Okazaki kann alle Einfliisse fiir die
vorliegende Schiittung beriicksichtigen.

Formproblematik: Die Katalysatorpartikel sind Zylinder und das Silici-

umcarbid Bruchgut.

+ Anderung der Bettwirmeleitfihigkeit im Reaktor: Aufgrund von Tem-
peraturerhohung und chemischer Reaktion @ndern sich die Temperatur
als auch die Gaszusammensetzung. Daher sind die Wérmeleitfidhigkei-
ten der Gas- und Feststoffphase nicht konstant und somit auch nicht die
resultierende Bettwirmeleitfahigkeit.

Die im Folgenden betrachtete bidisperse Schiittung besteht aus 209 g Kata-
lysator und 776 g SiC der Charge 2-3 mm, welche zu einer Hohe von 1 m
(ideal vermischt) in ein Rohr des Innendurchmessers 30 mm gefiillt wurden
(vgl. Abbildung 5.8 links). Diese Angaben zur Schiittung entstammen expe-
rimentell gemessenen Werten. Aus den Dichten der beiden Reinstoffe lassen

4H, + CO,
250 °C
A= 0,19 Eintritt: Austritt:
4H, + CO, CO,-Umsatz = 90 %
L 025 f— r 700
\/ Katalysator: b3 A - 650
—Temperatur
209 g = 0,20 7 - 600
0,03m (p=1578kg/m*) £ b
>V =0,132L F 550 £
-> Qqat = 0,344 2 015 500 2
£ V=0,707 L [ g
- --> y = 0,455 siliciumcarbid S 450 g
(2-3 mm): £ 010 400 £
776 g 3 8
(p = 3071 kg/m?) = 350 g
-->V=0,253L £ 005 ~ 300 %
> Qg = 0,656 ki /
QSC ° 250
£
& 0,00 200
E 02 04 06 08 1,0
Reaktorlange in m
CH, + 2H,0

Abbildung 5.8: Zusammensetzung der betrachteten bidispersen Schiittung und beispielhafter Ver-
lauf der Wirmeleitfidhigkeit der Gasphase und der Reaktortemperatur iiber der
Reaktorldnge

sich die jeweils eingenommenen Volumina und die gesamte Porositit der bidi-
spersen Schiittung ermitteln. Bezogen auf den Feststoffanteil enthilt das Rohr
34,4 vol.-% Katalysator und 65,6 vol.-% inertes SiC. Zur Bestimmung der
Wirmeleitfahigkeit der Schiittung ist die Kenntnis der Warmeleitfihigkeit des
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Gases in und um die Partikel notwendig. Fiir den Fall eines chemischen Reak-
tors dndert sich diese aber aufgrund von chemischer Reaktion (Stoffinderung)
als auch infolge eines (mdglichen) Temperaturanstieges. Fiir ein stochiome-
trisches H,-CO,-Gemisch zur Methanisierung sind die Verldufe der Gaswir-
meleitfihigkeit und der Reaktortemperatur beispielhaft in Abb. 5.8 (rechts)
dargestellt. Am Reaktoreintritt liegt ein Gasgemisch mit einem hohen Was-
serstoffanteil vor, welcher eine fiir Gase hohe Wirmeleitfihigkeit von etwa
0,28 Wm~! K~! bei 250 °C besitzt [214]. Mit steigender Temperatur nimmt
auch die Wiarmeleitfahigkeit der beteiligten Fluide zu. Am Reaktoraustritt liegt
hauptsichlich ein Gasgemisch aus Wasserdampf (1 ~ 0,043 Wm~' K=!) und
Methan (1 ~ 0,07 Wm~! K1) [214] vor. Dieses Gemisch besitzt eine niedri-
gere Wirmeleitfiahigkeit als das am Reaktoreintritt. Da die genannten Effekte
der Temperaturdnderung bzw. Stoffumwandlung gegenldufig sind, wird zur
Vereinfachung die Wirmeleitfihigkeit des Gases am Eintritt bei Eintrittsbe-
dingungen (15 = 0,19W m~! K~!) als Bezugspunkt verwendet.

Da fiir die Reinstoffwarmeleitfdhigkeiten vom Katalysator und Siliciumcarbid
jeweils ein moglicher Wertebereich eingegrenzt wurde, werden nur die Paarun-
gen Min-Min (Verwendung der unteren Werte des Wertebereichs Kat./ SiC)
und Max-Max betrachtet. Dadurch wird der ganze Bereich durch ihre Extrema
abgebildet.

In Tabelle 5.11 sind die berechneten Ruhebettwiarmeleitfahigkeiten der Kata-
lysatorschiittung, der Silicumcarbidschiittung und der bidispersen Schiittung
durch fiktive représentative Partikel inkl. Hauptparametern exemplarisch zu-
sammengefasst. Wie aus Tab. 5.11 ersichtlich wird, liegen die Warmeleitfa-
higkeiten der Reinstoffschiittungen unter 2 Wm~' K~!. Dagegen nimmt die
bidisperse Schiittung aus fiktiven reprisentativen Partikeln Werte von bis zu
2,5Wm™' K~! an. Hauptgrund hierfiir ist die geringere Porositit der bidi-
spersen Schiittung im Vergleich zur reinen SiC Schiittung, kombiniert mit
einer hohen Partikelwirmeleitfihigkeit von bis zu 53 Wm™' K~!. Eine ge-
naue Aufschliisselung der berechneten Ruhebettwirmeleitfihigkeiten findet
sich in Abbildung 5.9. Es sind jeweils die Maxima und Minima der berech-
neten Ruhebettwirmeleitfahigkeiten dargestellt (Abb. 5.9), welche aus den
Wirmeleitfahigkeitsbereichen der beteiligten Reinstoffe resultieren. Die be-
rechneten Ruhebettwirmeleitfihigkeiten beruhend auf den ,,Bettmittelungen*
(bm, Aperr,bm1 bis Aperr,bm3) liegen wie zu erwarten zwischen den Werten
der Reinstoffschiittungen (Apesr, kar Und Apesr,sic). Dagegen kommt es durch
die unterschiedlichen Mittelungen zur Erzeugung von fiktiven reprisentati-
ven Partikeln (Apers,m1 bis Aperr,m3) zu Ruhebettwirmeleitfahigkeit hoher als
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5.3 Wirmetransport

Tabelle 5.11: Ruhebettwirmeleitfahigkeiten der Reinstoff- und bidispersen Schiittungen inkl.
wichtigster Berechnungsparameter

Parameter Kat SiC Bidispers
Ay inWm T K™! 0,19 0,19 0,19

A, inWm™'K™! 0,2-1 40-80 0,58-53
y 0,453 0,506 0,455

Cy 2,5 1,44 1,784

" 0,0077” 0,001¢ 0,00334
€ 0,85 0,9 0,884
Tin°C 250 250 250

d in mm 542 2,5 3,07¢
Aperr inWm™ K1 0,22-0,59 1,62-1,89 0,40-2,50

& Wert fiir gebrochenes Gut [214]
b Wert fiir Keramik [214]

¢ Wert fiir Sand [214]

4 Volumengewichtet gemittelt

¢ Gleichung 2.38

der jeweiligen Reinstoffschiittungen. Insgesamt liefert das harmonische Mit-
tel die niedrigsten Bett-Wirmeleitfahigkeiten fiir die gemittelten Bett/ Partikel
(Abert,pm3 und Aperr m3) Werte.

Die Berechnungsmethode von Okazaki et al. liegt mit 1,2 - 1,5 Wm™ K~!
Bettwirmeleitfahigkeit im Bereich der anderen Herangehensweisen wie Bett-
mittelungen und fiktive reprisentative Partikel. Insgesamt gesehen streuen die
berechneten Ruhebettwirmeleitfihigkeiten von 0,4 bis 2,5 W m~! K~! und so-
mit um einen Faktor von 6.

Eine numerische Bestimmung der Wirmeleitfiahigkeit eines bidispersen Kata-
lysator-Inertmaterial-Festbettes und Vergleich mit den hier berechneten Werten
findet sich in Kapitel 8.2.
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5 Eigenschaften bidisperser Schiittungen aus Partikeln unterschiedlicher Wirmeleitfidhigkeit am
Beispiel Katalysator-Inertmaterial

Reinstoff- Fiktive reprasentative
schittungen Bettmittelungen Partikel
2,5 —
u Min.
T 2,0 H Max. [
£
1,5
B
i=
= 1,0
0,5 A
0,0 -
9 3 Q& > > Q > >
PO AR SR S N O S
’}‘0 ‘\~‘° .}‘00 .‘»0 ‘\QO@ '}‘0 \0 N N Q',é‘

Abbildung 5.9: Berechnete Ruhebettwirmeleitfihigkeiten der unterschiedlichen mono- und bidi-
spersen Schiittungen
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6 Entwicklung eines
Festbettreaktorkonzeptes und
Versuchsaufbau

In Kapitel 3 wurde eine energetische Analyse verschiedener Reaktorkonzepte
durchgefiihrt. Dabei hat sich ein Reaktorkonzept bestehend aus zwei gekiihl-
ten Reaktoren (Kap. 3.3, Abb. 3.7) als vorteilhaft erwiesen. Der Aufbau des
Reaktors wurde in der numerischen Reaktorauslegung (Kap. 4) als Typ Rohr-
biindelreaktor ausgewihlt, wobei die Rohranzahl im ersten Reaktor sechs Stiick
(Innendurchmesser 30 mm) betridgt. Da die Temperaturkontrolle in gekiihlten
Festbettreaktoren primér auf der effektiven Wirmeabfuhr vom katalytischen
Festbett zum Kiihlmedium basiert, gibt es nur eine begrenzte Anzahl von Inter-
ventionsmoglichkeiten im Falle einer ungewollt starken Temperaturerhdhung.
Bei Reaktionsrohren mit konstantem Querschnitt iiber die Linge sind diese
Moglichkeiten zur verbesserten Warmeabfuhr aus dem Festbett u.a. das Ein-
bringen von Staukdrpern/ Wirmeiibertragungsstrukturen (Kap. 2.2.6) und das
Verdiinnen eines gegebenen Katalysators mit Inertmaterial (Kap. 5). Da das
am Austritt der Methanisierung vorliegende SNG eine moglichst hohe Kon-
zentration von Produkten ohne inerte Gase wie Stickstoff etc. enthalten muss,
scheidet eine Verdiinnung der Reaktanten mit inerten Gasen aus. Um dennoch
eine erweiterte Moglichkeit zur aktiven Temperaturkontrolle zu haben, wurde
ein Konzept zur gestuften CO,-Zugabe entwickelt. Dies wird im Folgenden
erldutert.

6.1 Reaktorkonzept mit gestufter CO,-Zugabe

Bei der CO,-Methanisierung gibt es prinzipiell zwei Moglichkeiten: den sto-
chiometrisch benétigten Stoffstrom des Edukts H, oder des Edukts CO, ge-
stuft zuzugeben. Eine Aufteilung des Wasserstoffstroms birgt das Risiko von
Kohlenstoffablagerungen im Reaktor, welche besonders durch geringe H/C-
Verhiltnisse begilinstigt wird. Wird dagegen CO, in einem ersten Reaktor
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6 Entwicklung eines Festbettreaktorkonzeptes und Versuchsaufbau

unterstochiometrisch zugegeben, so wird darin ein hohes H/C-Verhiltnis ein-
gestellt und eine etwaige Kohlenstoffablagerung unterdriickt [61] [71] [103]
[170]. In einer folgenden Reaktorstufe liegt nach der Zugabe des restlichen
bendtigten (zum Erreichen der Stochiometrie) CO, bereits Produktwasser aus
der chemischen Reaktion vor. Somit besteht ebenfalls ein geringeres Risiko
von Kohlenstoffablagerungen. In Abbildung 6.1 ist das weiterentwickelte Kon-
zept bestehend aus zwei gekiihlten Reaktoren mit gestufter Zugabe von CO,
dargestellt.

St-COz+4H2n

Wasser @ Gekiihlt Gekuhlt Dampft
Rla R2
(1-St) - CO, @ SNG
Gekihlt @
Kondensat
R1b
Kondensat

Abbildung 6.1: Schematisches FlieSbild des Methanisierungskonzeptes inklusive gestufter CO,-
Zugabe

Die Anzahl der Reaktoren wird mit zwei bezeichnet, da die CO,-Aufteilung
optional ist und in einem einzigen Reaktorbehilter (vgl. Hordenreaktor) statt-
finden kann, welcher nur baulich die Reaktionszonen voneinander separiert.
Der in Abbildung 6.1 dargestellte Stufungsfaktor ,,St*“ kann Werte zwischen 0
und 1 annehmen.

6.1.1 Thermodynamische Temperaturlimitierung

Die beschriebene gestufte Zugabe von CO, ermdglicht die thermodynamische
Begrenzung der maximal erreichbaren Temperatur im Reaktor.
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6.1 Reaktorkonzept mit gestufter CO,-Zugabe

Zur Berechnung von maximalen Worst Case Temperaturen in Bezug auf das
Reaktorkonzept in Abbildung 6.1 konnen folgende, sowie in Abbildung 6.2a
dargestellte Modellvorstellungen angewendet werden:

* Reaktor la wird durch einen adiabaten und isothermen Reaktor in Serie
nachgebildet. Der adiabate Reaktor reprisentiert ein Worst Case Tem-
peraturmaximum am Reaktoreintritt und der isotherme Reaktor das Ab-
kiihlen zum Reaktorauslass.

e Reaktor 1b wird durch einen adiabaten Reaktor reprisentiert, der das
mogliche Temperaturmaximum am Reaktoreintritt wiedergibt.

Eine Berechnung der adiabaten Temperaturen T1 und T2 wurde mit der Pro-
zesssimulationssoftware ASPEN Plus V 8.8 durchgefiihrt und ist in Abbildung
6.2b dargestellt.

800

o
St-CO,+4H, 250°C e ko
4@—| 250°C 250°C 5 700 =T V/f
1 = AT
= £ 600 // e N -
Adiab. . iab. Q ~ <D
diab. Isoth. Adiab £ s00 / I~
m 250°C 2 & ———T1 (10 bar) MY
& 400 — = T2 (10 bar) BN
& 300 % ——T1 (30 bar) \\
°
— — T2(30 b
Ria \Je ) RIb J < 500 T =0k
; 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1,0
11 - CO
(s o, JW\ Stochiometriefaktor
a4
(a) Schematische FlieBbild (b) Temperaturverliufe

Abbildung 6.2: Einfluss des Stufungsfaktors auf die adiabate Temperatur der jeweiligen Reaktoren

Wie in Abbildung 6.2b dargestellt, steigt die adiabate Temperatur T1 von ei-
nem Startwert bei 250 °C (keine Reaktion) bis zu einem Stufungsfaktor von
0,3 linear an und flacht dann ab. Bei Zugabe der stochiometrisch notwendigen
CO,-Menge (St = 1) wird die adiabate Reaktionstemperatur erreicht (vgl. Abb.
2.7a). Die Temperatur T2 (Abb. 6.2b) besitzt einen gegenldufigen Trend. Beide
Temperaturverldufe (T1 und T2) schneiden sich im Bereich eines Stufungsfak-
tors von rund 0,3 und besitzen dort eine identische Temperatur. Folglich ist
es durch die gestufte Zugabe von CO, moglich die maximale Temperatur im
Festbett thermodynamisch auf < 700 °C zu begrenzen. Je nach eingestelltem
Gasdruck wird damit das Erreichen von Temperaturen, die zu einer raschen
thermischen Sinterung des Katalysators fiihren (> 650 °C) ausgeschlossen. Die-
ses Konzept macht je nach thermischer Katalysatorstabilitdt die Verwendung
von konstruktiven Malnahmen zur Temperaturkontrolle in Festbettreaktoren
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6 Entwicklung eines Festbettreaktorkonzeptes und Versuchsaufbau

der CO,-Methanisierung obsolet.

Es sei darauf hingewiesen, dass sich das in Abbildung 6.1 dargestellte Kon-
zept nachteilig auf dem Gesamtumsatz der Anlage auswirken kann. Eine sto-
chiometrische Gaszufuhr vor Reaktor 1a ist prinzipiell vorzuziehen, da somit
mehr Katalysatormenge/ Verweilzeit fiir das Konvertieren von Restmengen
an Reaktanten zur Verfiigung steht und somit auch ein hoherer Umsatz der
Gesamtanlage erreicht werden kann.

6.1.2 Aufbau Reaktorbehalter

Beim Design des Reaktorbehilters handelt es sich um einen Rohrbiindelreaktor
mit Siedewasserkiihlung. Ein Hauptaugenmerk fiir die Verwendung der Me-
thanisierungseinheit als Teil eines PtSNG-Prozesses in Kombination mit einer
Hochtemperatur-Dampfelektrolyse ist die moglichst vollstindige Nutzung der
freigesetzten Reaktionswidrme. Um Wiarmeverluste an die Umgebung zu mini-
mieren, wurde ein besonders kompakter Aufbau mit geringen Behilterau3en-
oberflichen angestrebt. Aus diesem Grund wurde das Methanisierungskonzept
(Abb. 6.1) inklusive gestufter CO,-Zugabe und weiterer Komponenten in ei-
nen einzigen Reaktorbehilter integriert. Dies ist schematisch in Abbildung 6.3
dargestellt.

St-CO,+4H, _ _ __ __ Reaktorbehdlter
| | |
| ( Gekiihlt | Gekiinlt | Gekiihlt] | | Dampf
| <300 °C/| . [\s300°C <300°C 4
o
| g l
| = T | Wasser
2
| R1 R1b R )|
== l I SNG

Kondensat

Abbildung 6.3: Schematisches FlieBbild des Reaktorbehiilters

Die rdaumliche Abtrennung der einzelnen Reaktionsstufen (R1a, R1b, R2) er-
folgte dabei durch ein entsprechendes Nut- und Federdesign am oberen bzw.

140



6.1 Reaktorkonzept mit gestufter CO,-Zugabe

unteren Rohrspiegel. Wie in Abbildung 6.4 dargestellt, besitzen beide Rohr-
spiegel eine spezielle Nutform in die eine einzige Dichtung eingelegt wird.
Durch Deckel mit entsprechender Stempelform werden somit getrennte Zonen
gebildet.

(a) Draufsicht (b) Untersicht (gespiegelt)

Abbildung 6.4: Oberer und unterer Rohrspiegel des Reaktorbehilters

Gas durchstromt Reaktorstufe R1a bestehend aus 6 parallelen Reaktionsrohren
von oben nach unten. Am unteren Rohrspiegel verlédsst das Gas die Reaktions-
rohre und stromt aufgrund eines Dichtungsversatzes und des Deckels durch
das sog. Mischrohr wieder nach oben. Im Bereich des oberen Rohrspiegels
wird das Gas in die Reaktionszone R1b bestehend aus 6 parallelen Reaktions-
rohren umgeleitet. Nach Verlassen der Reaktionsrohre von Stufe R1b verldsst
das Gas den Behilter zur Abtrennung von Produktwasser. Anschlieend durch-
stromt das Gas nach entsprechender Wiarmerekuperation den zweiten Reaktor
(R2), welcher aus 3 parallelen Reaktionsrohren besteht. Der Freiraum in den
Rohrspiegeln ist einem schrig eingebrachten elektrischen Flanschheizkorper
geschuldet. In Abbildung 6.5 sind ein Schnitt und die Vollansicht des Reaktor-
behilters inklusive Deckeln dargestellt.

Im Schnitt (Abb. 6.5a) ist der Flanschheizkorper zu erkennen, welcher zur
Erhohung der Eintauchtiefe schrig eingebaut wurde. Im oberen Bereich des
Reaktorbehilters sind 4 horizontale Gewindemuffen zur Aufnahme von Fiill-
standsensoren zu erkennen. Diese Sensoren regeln das Siedewasserniveau von
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6 Entwicklung eines Festbettreaktorkonzeptes und Versuchsaufbau

(a) Schnitt (b) Vollansicht

Abbildung 6.5: Ansicht des Reaktorbehilters

min-min bis max-max (jeweils Notabschaltung) und erzeugen im obersten Be-
hilterabschnitt eine Art Dampftrommel. Somit wurden nicht nur die einzelnen
Reaktorstufen inklusive Mischrohr in einem Reaktorbehilter untergebracht,
sondern ebenfalls ein Grofteil der Siedewasserkomponenten.

6.2 Versuchsaufbau

Der Versuchsaufbau des Methanisierungsmoduls ist zu komplex um ihn hier
vollstindig darzulegen. Aus diesem Grund werden Schliisselkomponenten zu
genaueren Beschreibung herausgegriffen. Die Methanisierungseinheit wurde
in einem 20 Fuf} Schiffscontainer eingebaut. Dabei wurden zwei Teilbereiche
aufgrund von Explosionsschutz unterteilt. Einerseits ein EMSR (Elektrische
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6.2 Versuchsaufbau

Mess-, Steuer- und Regelungstechnik) Bereich zur Anlagensteuerung und an-
dererseits einen gasdicht abgetrennten sog. Reaktionsbereich (Abb. 6.6).

Abbildung 6.6: Reaktionsbereich des Methanisierungsmoduls (ohne Ddmmung)

Ein stark vereinfachtes FlieBschema des gesamten Moduls findet sich in Ab-
bildung 6.7.

Die Reaktanten H, und CO, werden dosiert und durchstromen den Feed-
Effluent-Wirmeiibertrager HE100. Anschliefend wird der elektrische Gashei-
zer H100 durchstromt und das Gas in Reaktorstufe R1a geleitet. Nach Passie-
ren der ersten Reaktionsstufe erfolgt die optionale Zugabe von restlichem CO,.
Nach dem Mischrohr stromt das Gas durch die Reaktionsstufe R1b und verldsst
den Reaktorbehilter. In den Warmeiibertragern HE100-102 wird das Gas abge-
kiihlt, von Produktwasser befreit (B100) und in HE103 wieder erwdarmt. Nach
dem elektrischen Heizer H101 reagieren verbleibende Reaktanten in Reaktor-
stufe R2 und verlassen den Reaktorbehilter. Es folgt eine erneute Abkiihlung
und Separierung von Produktwasser (B101).
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6 Entwicklung eines Festbettreaktorkonzeptes und Versuchsaufbau

(1-st) CO,

Reaktorbehilter

Gekihlt
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Abbildung 6.7: Vereinfachtes FlieBschema des Methanisierungsmoduls

Gasdosierung:

Die Gasdosierung erfolgte mit Massendurchflussreglern der Firma Bronkhorst.
Fiir die Dosierung von CO, wurden zwei Coriolis-Massendurchflussregler
(MINI CORI-FLOW) und fiir die Dosierung von H, ein kalorimetrischer Regler
verwendet. Zugehorige Eigenschaften sind in Tabelle 6.1 zusammengefasst.

Tabelle 6.1: Eigenschaften der verwendeten Massendurchflussregler

CO, H,
Messbereich in L min™' (NTP): (0)...1,8...90 (0)...13,4...670
Messgenauigkeit: +0,5 % v. M. +0,5 % v. M.
+0,1 % v. E.
Wiederholgenauigkeit besser: 0,05 % v. M. 0,2 % v. M.

v. M. = vom Messwert
v. E. = vom Endwert
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6.2 Versuchsaufbau

Wirmeiibertrager:

Bei den Wirmeiibertragern HE100, HE101, HE103 aus Abbildung 6.7 handelt
es sich um lasergesinterte Gegenstromwirmeiibertrager der Firma Heat Cubed
GmbH (Abb. 6.8). Diese bestehen aus Ti6Al4V und besitzen jeweils 403
Fluidkanile mit quadratischem Querschnitt (400 pm) pro Fluidseite.

(a) Vollansicht (b) Schnitte

Abbildung 6.8: Verwendete lasergesinterte Gegenstromwérmeiibertrager (HE100, 101 ,103)

Multipoint-Thermoelement:

Fiir die Messung der Temperaturverldufe in den Reaktionsstufen R1a und R1b
wurden zwei Multipoint-Thermoelemente der Firma Tempco (USA) verwen-
det. Diese besitzen jeweils 15 Thermoelemente Typ K in einem V4A Hiillrohr
des Auflendurchmessers 1/8 Zoll (3,2 mm gemessen). Die gesamte Léange be-
trigt 1,2 m, wobei der aktive Messbereich 1 m lang ist und einen von der Spitze
her zunehmenden Messpunkteabstand besitzt.

Gasanalyse:

Die Analyse der trockenen Gaszusammensetzung erfolgte kontinuierlich mit
einem X-STREAM ,.Enhanced‘ Gasanalysator der Firma Emerson. Dieser be-
sitzt 3 Messbinke fiir die NDIR (Nichtdispersiver Infrarotsensor) Messung der
Gase CO,, CO, CH, jeweils mit den Messbereichen 0-10 vol.-% und 0-100
vol.-%. Ein ebenfalls eingebauter Wirmeleitfihigkeitsdetektor bestimmt die
H,-Konzentration in den gleichen Messbereichen. Die Nachweisgrenze und
Messgenauigkeit wird fiir alle vier Gase mit < 1 % vom Messbereichsendwert
angegeben. Die Reproduzierbarkeit liegt bei 0,5 % vom Messbereichsendwert.
Zur Reduzierung der Querempfindlichkeit ist eine sogenannte Matrixverrech-
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6 Entwicklung eines Festbettreaktorkonzeptes und Versuchsaufbau

nung in das Gerit integriert.

Fiir die Probenahme gibt es drei umschaltbare Probenahmestellen im Prozess:
am Austritt der Reaktionsstufe R1a, nach dem ersten Kondensatbehilter (B100)
und nach dem zweiten Kondensatbehilter.
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7 Experimentelle Untersuchung
eines Festbett-
Methanisierungsreaktors mit
Siedewasserkuhlung

Die experimentellen Untersuchungen mit dem in Kapitel 6 vorgestellten Ver-
suchsaufbau dienten sowohl der Untersuchung des Wirme- und Stofftransports
in den katalytischen Festbetten, als auch dazu, die Eignung der Methanisie-
rungseinheit als Teil einer neuartigen PtSNG-Verschaltung zu demonstrieren.

7.1 Durchgefuhrte Versuchskampagnen

Mit der Methanisierungseinheit wurden mehrere Versuchskampagnen durch-
gefiihrt, wobei Kampagne 2-4 am reprisentativsten sind und vorgestellt werden.
Diese sind in Tabelle 7.1 zusammengefasst und unterscheiden sich primér im
Aufbau der Festbetten von Reaktorstufe R1a.

Rla R1b R2 Kampagne 2
p: 10 20 bar
% Last: 20-50 20-66 %
CO,-Stufung: Angewendet
Qyat: 66 100 100 %
Rla R1b R2 Kampagne 3
% p: 10 20 30 bar
/ Last: 20-50 20-67 20-100 %
% CO,-Stufung: Nicht angewendet
Qe 34 100  100%
Rla R1b R2 Kampagne 4
7 p: 10 20 30 bar
Last: 20-50 50,67 100 %
CO,-Stufung: Nicht angewendet
Qei: 28/100* 100 100 % *Zweigeteilte Schittung (Abb. 7.11)

Abbildung 7.1: Ubersicht der durchgefiihrten Versuchskampagnen
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7 Experimentelle Untersuchung eines Festbett-Methanisierungsreaktors mit Siedewasserkiihlung

Die in Abbildung 7.1 dargestellte Reaktorlast von 100 % entspricht einer
produzierte Methanmenge (bei Vollumsatz) von 60 kW bezogen auf den oberen
Heizwert von Methan gemif Kapitel 3.1 (GI. 3.1). Dieser Betriebspunkt wurde
fiir einen Gasdruck von 30 bar ausgelegt.

Fiir Versuchskampagne 2 wurden die katalytischen Festbetten in R1a auf ei-
nen Volumenanteil von 66 % Katalysator mit inertem Siliciumcarbid verdiinnt.
Die Wirkung der gestuften CO,-Zugabe wurde dabei erfolgreich demonstriert
und Gesamtwasserstoffumsitze von bis zu 99,5 % erreicht.

Im Rahmen von Versuchskampagne 3 wurde die Verdiinnung von Reaktor-
stufe la erhoht und ein Katalysatoranteil von 34 % eingestellt. Damit war
es nicht mehr nétig die stochiometrische CO,-Menge gestuft zuzugeben, um
ein Uberhitzen des Katalysators zu verhindern. Wihrend der Versuchskampa-
gne wurden die meisten Messpunkte aufgenommen, welche in den folgenden
Unterkapiteln detailliert dargelegt werden.

Versuchskampagne 4 beinhaltete Katalysatorfestbetten in Rla die zweige-
teilt aufgebaut sind. Eine detaillierte Beschreibung der Schiittung in R1a ist in
Abbildung 7.12a dargestellt. Der Zweck von Versuchskampagne 4 war die pro-
duzierte SNG-Qualitit nach jeder Reaktorstufe zu verbessern, um die Metha-
nisierungseinheit als Teil von PtSNG-Prozessen zu evaluieren. Im Folgenden
wird ausschlieBlich in Kapitel 7.7 auf die produzierte SNG-Zusammensetzung
dieser Versuchskampagne eingegangen.

Zur besseren Ubersicht sind in Abbildung 7.2 die Ergebnisse eines stationi-
ren Reaktorbetriebspunktes bei 30 bar Gasdruck und 100 % Last in einem
vereinfachten Fliebild schematisch dargestellt.

Wie in Abbildung 7.2 dargestellt, wird eine stochiometrische H,/CO,-Mischung
Reaktorstufe R1a zugegeben. Aufgrund der exothermen Reaktion kommt es
zu einem ausgeprigten und fiir die CO,-Methanisierung in Festbettreaktoren
bekannten Temperaturanstieg [51] [52] [79] [210] auf bis zu rund 630 °C. Zum
Festbettaustritt hin fdllt die Temperatur durch die Siedewasserkiihlung auf
etwa 250 °C ab und es wurde ein Wasserstoffumsatz von rund 96,3 % erreicht.
In Reaktorstufe R1b kommt es zu einer schwach ausgeprigten Temperaturer-
hohung, die auf die Reaktion von verbleibenden Edukten zuriickzufiihren ist.
Nach dem Verlassen von R1b wird Produktwasser in B100 separiert und abge-
fiihrt, bevor das Gas wieder erwdrmt und R2 zugegeben wird. In R2 reagieren
weitere Edukte ab und es wird SNG mit 90 vol.-% Methan erzeugt, was einem
Gesamtwasserstoffumsatz von rund 98 % entspricht.
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Abbildung 7.2: Ergebnisse des stationdren Reaktorbetriebs bei 30 bar Gasdruck und 100 % Last
(Versuchskampagne 3)

7.2 Eigenschaften der technischen
Siedewasserkiihlung

Die verwendete Siedewasserkiihlung ist essenziell fiir die Temperierung der
Reaktionsrohre, in denen die Wirme der katalytischen CO,-Methanisierung
freigesetzt wird. Die Regelung der Siedewassertemperatur erfolgte dabei mit-
tels dem Druck des Dampfes welcher sich liber der Phasengrenze befindet. Da
beim Sieden von Wasser viel Wiarme aufgenommen wird, verhélt sich dieses
System und zugehorige Regelparameter der Druckregelung sehr trige. In Ab-
bildung 7.3 ist ein charakteristischer Verlauf des Siedewasserdrucks und der
-temperatur iiber der Zeit dargestellt.

Wie sich deutlich erkennen ldsst, kann der Siedewasserdruck in einem Bereich
von + 30 mbar geregelt und damit die Siedewassertemperatur auf + 0,05 °C
iiber ldngere Zeit stabil gehalten werden. Damit verdeutlicht die Siedewas-
serkiihlung ihre bekannte, dullert zuverldssige Eignung zur Temperierung von
Rohrbiindelreaktoren. Es sei jedoch darauf hingewiesen, dass sich aufgrund
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Abbildung 7.3: Verlauf des Siedewasserdrucks und der -temperatur iiber der Zeit

eines fehlenden KiihImittelumlaufs selbst in der siedenden Fliissigkeit Tempe-
raturgradienten ausgebildet haben.

Bestimmung der optimalen Siedewassertemperatur

Zur Bestimmung einer optimalen Kiihlmitteltemperatur sind verschiedene Fak-
toren in Betracht zu ziehen. Im Allgemeinen ist eine hohe Kiihlmitteltemperatur
und die damit einhergehende Festbetttemperatur nur in Bezug auf hohe Reak-
tionsraten anzustreben. Dies gilt besonders, wenn nur geringe Konzentrationen
an nicht umgesetzten Edukten vorliegen.

Dagegen haben niedrige Kiihlmitteltemperaturen zahlreiche Vorteile wie z.B.
ein reduzierter Dampfdruck des Siedewassers, eine verbesserte Wiarmeabfuhr
von den Reaktionsrohren und eine Verschiebung des Gleichgewichts der Re-
aktion auf die Seite der Produkte. Besonders ein geringer Dampfdruck des
Siedewassers ermoglicht eine konstruktive Verminderung der Wandstirken
des Druckbehilters und bedingt auch geringere Wirmeverluste an dessen Au-
Benoberflache. Daher ist primir eine mdglichst niedrige Siedewassertempe-
ratur anzustreben, bei der noch eine ausreichende Aktivitit der verwendeten
Katalysators vorherrscht.

Um ein Optimum der Siedewassertemperatur zu finden wurde sowohl die Wir-
mefreisetzung in Reaktorstufe Rla als auch die Gaszusammensetzung nach
den jeweiligen Reaktorstufen untersucht. In Abbildung 7.4 sind die Tempera-
turverldufe in R1a fiir verschiedene Siedewassertemperaturen (= Gaseintritts-
temperatur) dargestellt.
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Abbildung 7.4: Einfluss der Siedewassertemperatur auf die Wirmefreisetzung in Rla (10 bar
Gasdruck, 50 % Last, Tein = Tiiini, Versuchskampagne 3)

Bei Siedewassertemperaturen < 220 °C treten keine signifikanten Temperatur-
erhohungen fiir den verwendeten Versuchsaufbau und Katalysator auf, weshalb
keine Messwerte aufgenommen wurden. Ab 220 °C kommt es zum kataly-
tischen Ziinden der Reaktion, wobei das Temperaturmaximum rund 30 cm
nach Reaktoreintritt liegt. Ein zeitliches Wandern des Hot-Spots zum Reaktor-
eintritt konnte dabei iiber einen Zeitraum von max. 60 min nicht beobachtet
werden. Mit steigender Siedewassertemperatur verschiebt sich das Tempera-
turmaximum zum Reaktoreintritt und wird erhoht. Ab 250 °C beginnt die
Temperaturentwicklung direkt am Reaktoreintritt. Die Tatsache, dass die Ma-
ximaltemperatur bei einer Siedewassertemperatur von 233 °C hoher ist als
die Maximaltemperatur bei einer Siedewassertemperatur von 240 °C, kann
mit einer lokalen Katalysatorpartikelansammlung (bei Reaktorldnge von etwa
0,18 m) im bidispersen Festbett begriindet werden.

Insgesamt ergibt sich ein geringer Einfluss der Siedewasser-/ Gaseintrittstem-
peratur auf die Wiarmefreisetzung. Dies kann auf folgende mogliche Ursachen
zuriickgefiihrt werden [115]:

* eine geringe (effektive) Aktivierungsenergie der Reaktion,

¢ signifikante Hemmung des Stofftransports.
Eine tiefergehende numerische Analyse dieser Einfliisse findet sich in Kapitel
8.3. In Abbildung 7.5 ist eine VergroBerung des Hot-Spot-Bereichs dargestellt

und die zugehorigen Gaszusammensetzungen bzw. Umsétze an verschiedenen
Probenahmestellen dargestellt.
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Abbildung 7.5: Einfluss der Siedewasser- bzw. Gastemperatur auf die Wirmefreisetzung in Rla
und die Gaszusammensetzung (Versuchskampagne 3)

Eine Erh6hung der Siedewassertemperatur auf > 250 °C bewirkt nur noch eine
Steigerung der Maximaltemperatur, wobei die Schrittweite von 10 °C in den
Temperaturmaxima nicht komplett abgebildet wird (Abb. 7.5a). Beziiglich der
SNG-Zusammensetzung am Austritt des Methanisierungsmoduls (Abb. 7.5b)
ergibt sich wie zu erwarten ein hoherer Gesamtumsatz mit steigender Siede-
wassertemperatur. Da dies allen Reaktorstufen zugeschrieben werden muss, ist
in Abbildung 7.5¢ der Wasserstoffumsatz an den jeweiligen Probenahmestellen
dargestellt. Der Trend eines hoheren Umsatzes mit steigender Kiihlmitteltem-
peratur ist deutlich, wobei der jeweilige Umsatzbeitrag der Reaktorstufen leicht
zunimmt. Somit hat eine Erhdhung der KiihImitteltemperatur einen verbesser-
ten Eduktumsatz in jeder Reaktorstufe zur Folge. Wie sich zeigt, kommt es bis
etwa 250 °C zu einem deutlichen Anstieg, der mit noch hoheren Temperatu-
ren abflacht. Somit kann von einem Optimum der Siedewassertemperatur bei
250 °C fiir den vorliegenden Versuchsaufbau und dem verwendeten Katalysa-
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tor ausgegangen werden. Diese Siedewassertemperatur wurde daher stets fiir
die folgenden Versuche verwendet.

7.3 Warmefreisetzung im katalytischen Festbett

Um ein besseres Verstindnis iiber die Wirme- und Stofftransportvorgéinge in
den Festbetten des vorliegenden Reaktors zu erhalten wurden zahlreiche Versu-
che unter Variation des Gasdruckes und des Eduktmassenstroms durchgefiihrt.
Die Wirmeentwicklung und deren Verlauf iiber die Festbettlinge ermoglicht
es, direkte Aussagen sowohl iiber die effektive Reaktionsrate als auch iiber die
Wirmeabfuhr aus den katalytischen Festbetten zu treffen.

Lastflexibilitat ist besonders im Zusammenhang mit PtSNG-Anlagen, die vo-
latile erneuerbare elektrische Energie umwandeln, von hoher Bedeutung. Da-
her ist es notwendig entsprechende CO,-Methanisierungsreaktoren iiber einen
breiten Lastbereich zu betreiben. In Abbildung 7.6¢ sind die Temperaturver-
ldufe von Reaktorstufe R1a fiir verschiedene Lastzustidnde dargestellt.

Alle in Abbildung 7.6¢ dargestellten Temperaturverldufe beginnen direkt am
Festbetteintritt mit einem starken Temperaturanstieg und erreichen ihre Ma-
ximaltemperatur bei einer Festbettlinge von etwa 10-18 cm. Anschliefend
kommt es zu einem Temperaturabfall bis zur KiihImitteltemperatur von 250 °C.
Bei konstantem Gasdruck steigt die auftretende Maximaltemperatur mit stei-
gendem Eduktmassenstrom an. Dies bedeutet, dass die Wirmefreisetzung
durch die chemische Reaktion im Vergleich zur erhohten Warmeabfuhr (eine
Funktion des Massenstroms) dominiert. Die Maximaltemperaturen am Hot-
Spot, bei dem ein Gleichgewicht zwischen Warmefreisetzung und -abfuhr
herrscht, liegen dabei immer unter denen der entsprechenden adiabaten Re-
aktionstemperaturen (vgl. Abb. 2.7a). Damit ist eindeutig belegt, dass die
Verdiinnung des katalytischen Festbettes mit Inertmaterial ein probates Mittel
zur Temperaturkontrolle ist.

In Abbildung 7.7 sind die Temperaturverldufe (vgl. Abb. 7.6) bei jeweils identi-
schen Eduktmassenstromen und unterschiedlichen Gasdriicken aufgetragen. In
allen dargestellten Lastfillen (Abb. 7.7) sind die Temperaturverlidufe iiber der
Reaktorldnge nahezu deckungsgleich. Es kommt lediglich zu einer marginalen
Erhohung der Temperatur von wenigen °C. Daraus ldsst sich direkt ableiten,
dass der Gasdruck nur einen geringen Einfluss auf die effektive Reaktionsrate
besitzt. Der Warmetransport in Schiittung ist primir abhingig von der Mas-
senstromdichte u - p (vgl. z.B. Gl. 2.45), welcher hier jeweils identisch ist.
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Abbildung 7.6: Temperaturverlaufe in R 1a bei identischem Gasdruck und unterschiedlichen Lasten
(Versuchskampagne 3)

Aus Sicht einer addquaten Wirmeabfuhr aus den vorliegenden katalytischen
Festbetten gibt es daher keine Priferenzen fiir die untersuchten Gasdriicke.

In Abbildung 7.8 sind die Temperaturverldufe bei identischer Verweilzeit und
unterschiedlichen Gasdriicken aufgetragen. Die Definition der Verweilzeit (GI.
2.15) ist dabei auf die Eintrittsbedingungen des Reaktors bezogen. Eine de-
tailliertere Bestimmung der tatsidchlichen Verweilzeit ist nicht moglich, da die
Gaszusammensetzung nur am Reaktoraustritt bekannt ist, jedoch nicht iiber die
Festbettlinge. Wie sich aus Abbildung 7.8 entnehmen lasst, steigt die Maximal-
temperatur mit dem Eduktmassenstrom an. Dies deckt sich mit den Ergebnissen
aus Abbildung 7.6. Beziiglich dem Temperaturverlauf am Reaktoreintritt wird
dieser mit steigendem Eduktmassenstrom marginal stromabwirts verschoben.
Es kann also davon ausgegangen werden, dass die effektive Reaktionsrate ent-
scheidend fiir die Warmefreisetzung ist.
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chen Gasdriicken (Versuchskampagne 3)

=+<»+ 10 bar, 20 %
20 bar, 40 %
«+A+ 30 bar, 60 %

++4»+ 10 bar, 33,3%
<+ @+ 20 bar, 66,6 %
++d+ 30 bar, 100 %

-
=}
S

o
a
=]

=3
S

@
<]

a
S

Temperatur in °C
w w s b v

o

8

S
S

N
a
S

200
0,0 02 0,4 06 0,38 1,0 0,0 0,2 0,4 06 038
Reaktorldnge in m Reaktorldnge in m

(a) Verweilzeit 13,7 s (b) Verweilzeit 8,2 s
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7.4 Produktgaszusammensetzung

Die Zusammensetzung des Gases wurde an verschiedenen Messstellen gemes-
sen (vgl. Abb. 7.2). Enthaltenes Produktwasser wurde vor der Analyse abge-
trennt, weshalb die folgenden Mol-/ Volumenanteile auf trockenes Gas bezogen
sind. Der verwendete Gasanalysator (Kap. 6.2) hat neben CHy, H, und CO,
auch CO als Spezies gemessen. Wihrend der Versuche sind dabei keine CO-
Anteile von > 0,01 vol.-% (Detektionslimit) gemessen worden. Die Bildung
von hoheren Kohlenwasserstoffen wurde nicht untersucht, da dies bereits von
anderen Autoren fiir Ni-Katalysatoren ausgeschlossen wurde [72] [103]. Da
kein CO gemessen wurde und keine hoheren Kohlenwasserstoffe zu erwarten
sind, bestitigt sich auch im vorliegenden Fall eine Reaktorselektivitit zu CH,
von anndhernd 1 [52] [72] [210].

In Abbildung 7.9 ist der Wasserstoffanteil fiir verschiedene Messstellen und
Betriebspunkte aufgetragen. Der Wasserstoffanteil wurde gewihlt, da er ein
direkter Indikator fiir den Umsatz der stochiometrischen Eduktgemische ist
und fiir die Einspeisung des produzierten SNG limitierend sein kann.
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Abbildung 7.9: Anderung des Wasserstoffanteils im trocken Gas (Versuchskampagne 3)

Abbildung 7.9a gibt den Wasserstoffanteil im trockenen Gas fiir die verschiede-
nen Messstellen bei einem Gasdruck von 30 bar wieder. Mit hoherer Last steigt
auch der Wasserstoffanteil an jeder Messstelle an, da eine geringere Verweilzeit
der Edukte gegeben ist. Zwischen dem Austritt von Reaktorstufe R1a und dem
Austritt der Reaktorstufe R1b kommt es nur zu einer geringfiigigen Reduzie-
rung des Wasserstoffanteils. Aufgrund einer Abtrennung des Produktwassers
vor Reaktorstufe R2 wird darin eine ausgeprigte Weiterreaktion erreicht. Dies
ist einer Verschiebung des thermodynamischen Gleichgewichts zur Seite der

156



7.5 Druckverlust der Versuchsanlage

Reaktionsprodukte und der Steigerung der sog. Triebkraft der Reaktion ge-
schuldet, also einer Partialdruckerhdhung der verbleibenden Edukte.

In Abbildung 7.9b und Tabelle 7.1 sind die Wasserstoffanteile im erzeugten
trockenen SNG fiir die gesamte Messmatrix dargestellt. Fiir jeden Gasdruck
sinkt der Wasserstoffanteil mit steigender Verweilzeit. In einem Verweilzeit-
bereich von etwa 10-20 s (Abb. 7.9b) kommt es zu leichten Abweichungen
zwischen den unterschiedlichen Gasdriicken Der globale Verlauf bleibt jedoch
erhalten.

Tabelle 7.1: Ergebnisse der Versuchskampagne 3 in Bezug auf die Wasserstoffkonzentration des
produzierten trockenen SNG

p \ Last 20 % 33,3% 40 % 50 Y% 60 % 66,6 % 100 %

10bar 1,26 5,15 8,75
20bar 0,36 1,91 4,43 5,15 7,3
30bar 0,37 1,23 391 5,28 1,5

7.5 Druckverlust der Versuchsanlage

Der Druckverlust einer chemischen Anlage ist eine wichtige Eigenschaft, die
die laufenden Betriebskosten oft mafigeblich beeinflusst. Prinzipiell sind gerin-
ge Druckverluste fiir eine Gesamtanlage anzustreben, diese konnen jedoch auch
forderlich fiir die dissipative Vermischung in Festbettreaktoren sein. In der vor-
gestellten Versuchsanlage zur CO,-Methanisierung wurde der Druck an insge-
samt drei Stellen aufgenommen. Unmittelbar nach der Gasdosierung, nach Re-
aktorstufe R1b und am Prozessauslass. Berechnete Druckverluste beziehen sich
somit nicht nur auf die katalytischen Festbetten sondern ebenfalls auf die ver-
bauten Rohrleitungen, elektrischen Gasvorwirmer, Mikro-Warmeiibertrager,
Plattenwirmeiibertrager etc. Im Folgenden wird zwischen dem Gesamtdruck-
verlust {iber die gesamte Anlage und dem relativen Druckverlust bezogen auf
den Eingangsdruck unterschieden. In Abbildung 7.10 sind die beiden Druck-
verluste fiir verschiedene Betriebszustidnde aufgetragen.

Wie in Abbildung 7.10a zu erkennen ist, ergibt sich ein annédhernd linearer
Zunahme des Druckverlustes mit steigender Last bei allen Gasdriicken. Dieser
lineare Zusammenhang deutet auf eine laminare Stromung hin. Die Berech-
nung des Stromungszustandes in den einzelnen Prozessschritten ist schwierig,
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Abbildung 7.10: Relativer und Gesamtdruckverlust der Methanisierungseinheit fiir verschiedene
Betriebszustinde

da es zu signifikanten Temperaturinderungen, Stoffumwandlung und der Ab-
trennung von Kondensat kommt. Durch eine Worst Case Berechnung ergibt
sich, dass in den Rohrleitungen durchwegs eine turbulente und in den Schiit-
tungen einen laminare Stromung vorliegt. Wird davon ausgegangen dass der
Druckverlust in den Schiittungen dominiert, so kann der lineare Verlauf in Ab-
bildung 7.10a erklédrt werden. Bezogen auf den relativen Druckverlust (Abb.
7.10b) ergeben sich Werte von bis zu 9 % bei 10 bar Gasdruck bzw. 3,7 % bei
30 bar Gasdruck fiir die Gesamtanlage. Beziiglich der Aufteilung des Druck-
verlusts auf die jeweiligen Messstellen herrscht ein annidhernd fixes Verhaltnis
von Druckverlust 1 (Gasdosierung bis Austritt Reaktorstufe R1b) zu Druck-
verlust 2 (R1b bis Prozessauslass) von 2 zu 1. Dies steht in Einklang mit der
Anzahl der jeweils durchstromten Wirmeiibertrager, Festbettlidnge, etc.
Zusammengefasst ist der relative Druckverlust besonders bei einem Gasdruck
von 30 bar in einem vorteilhaften Bereich. Fiir industrielle Festbettreaktoren
ist ein relativer Druckverlust von < 10 % tiblich [160].

7.6 Dampfproduktion

Zur effizienten Kopplung des vorliegenden Methanisierungsmoduls als Teil
eines neuartigen PtSNG-Prozesses in Kombination mit einer Hochtemperatur-
Dampfelektrolyse ist es notwendig, die freigesetzte Reaktionswirme moglichst
vollstindig zur Erzeugung von Dampf zu nutzen. Aus diesem Grund wurde
die Sattdampfmenge am Austritt der Siedewasserkiihlung fiir drei verschiedene
Betriebszustinde gemessen (Abb. 7.11).
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Abbildung 7.11: Gemessener Dampfmassenstrom der Siedewasserkiihlung der CO,-Methanisie-
rungseinheit (Versuchskampagne 3)

Wie sich aus Abbildung 7.11 erkennen lésst, steigt der Dampfmassenstrom mit
der Last anndhernd linear an. Wird eine Gerade durch die drei aufgenommenen
Messpunkte gelegt, so ergibt sich ein leicht negativer Y-Achsenabschnitt. Damit
kann von einem geringen Warmeverlust des Reaktorbehilters ausgegangen
werden. Untersuchungen im Stand-by bei 250 °C haben einen kontinuierlichen
Wirmeverlust von rund 760 W ergeben. Dies steht in Einklang mit den obigen
Ergebnissen.

7.7 Festbettoptimierung

Die experimentellen Ergebnisse der Versuchskampagne 3 haben die Eigen-
schaften des untersuchten Methanisierungsmoduls detailliert aufgezeigt. Be-
ziiglich der produzierten SNG-Zusammensetzung haben sich jedoch Wasser-
stoffkonzentrationen von > 2 vol.-% ergeben. Damit konnen diese Gaszusam-
mensetzungen nicht direkt in das gesamte deutsche Erdgasnetz eingespeist
werden, was die Eignung des Methanisierunsgmoduls als Teil von PtSNG-
Anlagen mindert. Wie bereits aus Kapitel 7.3 bekannt, ist die maximale Tem-
peraturerhohung in Reaktorstufe R1a auf die ersten rund 20 cm des katalyti-
schen Festbettes begrenzt. Daher wurde im Rahmen von Versuchskampagne 4
ein zweigeteiltes Festbett in Reaktorstufe R1a realisiert. Die ersten 33 cm mit
einem Katalysatoranteil von 28 % zur Kontrolle der Hot-Spot Temperatur und
die folgenden 67 cm bestehend aus reinem Katalysator (Abb. 7.12a). Damit
wurde eine sukzessive Erhohung des Umsatzes am Austritt der jeweiligen Re-
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7 Experimentelle Untersuchung eines Festbett-Methanisierungsreaktors mit Siedewasserkiihlung

aktorstufen angestrebt. Die Messmatrix wurde eingegrenzt und Betriebspunkte
mit einer hohen Verweilzeit, bei der bereits die SNG-Spezifikationen erreicht
wurden (Tab. 7.1), nicht wiederholt. In Abbildung 7.12a ist der schematische
Aufbau der zweigeteilten Schiittung dargestellt. Da bei einem stationéren Be-
triebspunkt in R1a Temperaturverldufe entstehen, die denen aus Kampagne 3
entsprechen ist in Abbildung 7.12b der Temperaturverlauf beim Reaktorstart
in der zweigeteilten Schiittung dargestellt.
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(a) Aufbau (b) Temperaturverlauf wihrend Reaktorstart

Abbildung 7.12: Darstellung des zweigeteilten Festbettes in Reaktorstufe R1a (Versuchskampagne
4)

Wie sich erkennen ldsst (Abb. 7.12b), kommt es zu einem zweiten Tempe-
raturanstieg im Festbett von Rla. Dies ist darauf zuriickzufiihren, dass die
Wirmefreisetzung im vorderen Bettbereich noch nicht stationir ist und ei-
ne hohe Menge Reaktanten in den unverdiinnten Bereich gelangt. Dies fiihrt
zum bereits aufgefiihrten zweiten Temperaturanstieg (Abb. 7.12b). In einem
stationdren Lastzustand ist nur noch das bekannte Temperaturmaximum am
Reaktoreintritt zu beobachten (vgl. z.B. Abb. 7.6).

Die zusammengefassten Ergebnisse der Festbettoptimierung sind in Bezug auf
die Wasserstoffkonzentration im Produkt SNG in Tabelle 7.2 zusammengefasst.
Wie sich sehr deutlich erkennen lésst, erreichen alle untersuchten Messpunkte
Wasserstoffkonzentrationen < 2 vol.-%. Dies fiihrt dazu, dass das SNG nach
entsprechender Feintrocknung ohne Einschriankungen in das gesamte deutsche
Erdgasnetz eingespeist werden kann. Messpunkte mit einer hohen Verweilzeit
aus Tabelle 7.2 (7 T) wurden nicht wiederholt, da diese bekanntermafien noch
hohere Umsitze aufweisen.
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Tabelle 7.2: Ergebnisse der Versuchskampagne 4 in Bezug auf die Wasserstoffkonzentration des
produzierten trockenen SNG als Funktion der Last

p \ Last 20 % 33,3 % 50 % 66,6 % 100 %
10 bar 1,65 1,17 1,7

20 bar 77 77 1,02 1,46

30 bar 77 77 77 77 1,56

7.8 Wirkungsgrad der Methanisierungsanlage

Zur Bewertung der Gesamtleistung des CO,-Methanisierungsmoduls wurden
der Kaltgaswirkungsgrad (Gl. 7.1) und der energetische Gesamtwirkungsgrad
(Gl. 7.2) verwendet. Der Kaltgaswirkungsgrad ist im Allgemeinen definiert als
oberer Heizwert der Produktgase pro oberen Heizwert der Edukte [161]. Da
im vorliegenden Fall CH, das einzige gewiinschte Wertprodukt ist, ergibt sich
die Definition des Kaltgaswirkungsgrades nx ¢ in Gleichung 7.1.

ncaa - Hocua 025 -np2 - Xpo - Hocha

NKG = (7.1)

nu2 - Ho 12 nu2 - Ho H2

Der CH,-Stoffstrom lésst sich fiir stochiometrische Mischungen und eine Se-
lektivitdt von 1 als ein Viertel des umgesetzten H,-Stoffstroms ausdriicken.
Der Kaltgaswirkungsgrad kann nicht hoher als bei Vollumsatz sein, was eine
Begrenzung bei 77,9 % bedeutet.

Neben einem hohen Eduktumsatz ist die moglichst vollstindige Nutzung der
Reaktionswirme zur Dampfproduktion ein weiteres Hauptziel des Methanisie-
rungsmoduls. Daher wurde der energetische Gesamtwirkungsgrad als Verhilt-
nis von Nutzen zu Aufwand bestimmt. In Abbildung 7.13a ist der energetische
Nutzen in griin und der energetische Aufwand in rot dargestellt. Die Definition
des energetischen Gesamtwirkungsgrad 7. ist in Gleichung 7.2 wiedergege-
ben.

ficra - HoCHa + pampy - [ (250 °C) = h (20 °C, 40 bar)]

g2 - Ho H2

Nges =

(7.2)
Darin (Gl. 7.2) ist A" die spezifische Enthalpie von Sattdampf bei 250 °C
und % die spezifische Enthalpie von fliissigem Wasser bei 40 bar Druck. Eine

161



7 Experimentelle Untersuchung eines Festbett-Methanisierungsreaktors mit Siedewasserkiihlung

Betrachtung der Druckerhthung von Speisewasser flief3t folglich nicht in den
Wirkungsgrad ein. Unter Annahme von Vollumsatz und keinen Verlusten, wire
der Gesamtwirkungsgrads 100 % geméal Gleichung 7.3.

0,25 72 - X2 (Hocra + Ay H +2 - AgonaH)
Nges,max = ; =1 (7.3)
np2 - Ho Ho

Sowohl der Kaltgas- als auch der energetische Gesamtwirkungsgrad sind fiir
das Methanisierungsmodul in Abbildung 7.13b dargestellt.

20 °C, 40 bar 250 °C, 40 bar Grenze Vollumsatz und keine Verluste

Waser Satdanpr

l'hDampf
Ao

Ty, Ho,HEA COZ'MethaniSierung g, Ho cra
(H,-Umsatz Xy;,) 3

Grenze
Vollumsatz

Wirkungsgrad in %
0
&

- 70
;Q\Va‘rmevcrlusle 10 bar, 33,3% 20 bar, 66,6 % 30 bar, 100 %

(a) Schematische Darstellung des energetischen Ge-  (b) Wirkungsgrade des Methanisierungsmoduls bei
samtwirkungsgrades verschiedenen Betriebszustinden

Abbildung 7.13: Wirkungsgrade des Methanisierungsmoduls

Beziiglich dem Kaltgaswirkungsgrad (Abb. 7.13b) liegen die bestimmten Wer-
te nahe am ,,Maximum® was auf die hohen Gesamtumsitze des Moduls von
> 99 % zuriickzufiihren ist. Der energetische Gesamtwirkungsgrad liegt in ei-
nem Bereich von 93,8-94,9 %. Der Grund fiir diesen Werteanstieg liegt in der
abnehmenden Relevanz der Wirmeverluste, welche mit hoherer Last weniger
ins Gewicht fallen.
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Im folgenden Kapitel werden die numerischen Voruntersuchungen (Kap. 4) und
die experimentell ermittelten Resultate des Methanisierungsreaktors (Kap. 7)
miteinander verglichen. Dabei wird insbesondere die Temperaturerh6hung im
Festbett und die effektive Reaktionsrate betrachtet. Letztere setzt sich aus
der intrinsischen Reaktionsrate und den Stofftransportlimitierungen in/ an den
Katalysatorpartikeln zusammen. Diese effektive Reaktionsrate stellt dabei die
im technischen System auftretende relevante Reaktionsgeschwindigkeit dar.

8.1 Vergleich von numerischen und
experimentellen Ergebnissen

Die Notwendigkeit zur Verdiinnung der katalytischen Festbetten zeigt eindeutig
auf, dass die effektive Reaktionsgeschwindigkeit der CO,-Methanisierungs-
reaktion deutlich schneller ist und zu einer hoheren Maximaltemperatur fiihrt
als bei den numerischen Voruntersuchungen in Kapitel 4 berechnet.

Als mogliche Ursachen der Abweichungen konnen folgende Punkte genannt
werden:

* Die Wirmeleitfahigkeit der reinen Katalysatorschiittung wurde zu hoch
berechnet und dadurch resultierte eine zu starke Wéarmeabfuhr aus dem
Reaktor.

* Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit wurde zu gering berechnet. Dies
kann in der Auswahl der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit oder
der Berechnung der Stofftransportlimitierungen begriindet sein.

Da eine komplett entkoppelte Untersuchung von Reaktion und Warmetransport
nicht moglich ist, konnen diese Prozesse nur teilweise getrennt betrachtet wer-
den. Folgende Feststellungen und Schlussfolgerungen kdnnen bereits getroffen
werden:

* Die tatsichlich aufgetretene effektive Reaktionsrate ist im untersuchten
Betriebsbereich signifikant schneller und ausgeprigter als in den nume-
rischen Voruntersuchungen (Kap. 4).
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8 Numerische Untersuchungen

e Der Gasdruck beeinflusst die effektive Reaktionsrate nur minimal (vgl.
Abb. 7.7).

* Mit steigendem Massenstrom und konstantem Gasdruck nimmt die Ma-
ximaltemperatur des katalytische Festbetts zu (vgl. Abb. 7.6).

* Die Reaktion ziindet katalytisch bereits ab einer Temperatur von 220 °C
und weist eine ausgeprigte Temperaturerhdhung auf (vgl. Abb. 7.4).

Wird die Verdiinnung der katalytischen Schiittung auf z.B. ein numerisches
0D-Modell aus Kapitel 4 angewendet, so ergeben sich die in Abbildung 8.1
dargestellten Temperaturverldufe. Die Warmeleitfahigkeit der Schiittung wurde
dabei vereinfacht mit Gleichung 5.12 berechnet.
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250 4 A, = 0,4 W m?K? (Gl 5.9)
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Reaktorlange in m

Abbildung 8.1: Anwendung des numerischen 0D-Modells auf die mit SiC verdiinnte Katalysator-
schiittung; Gasdruck 30 bar und Lastmodulation 20-100 %

Wie in Abbildung 8.1 zu erkennen ist, kommt es dabei zu keiner merklichen
Temperaturerh6hung und damit auch zu keiner hohen Reaktionsrate. Dies
driickt sich durch den geringen Umsatz am Reaktoraustritt im Bereich von
12-57 % aus (nicht abgebildet), was sehr stark von den Versuchsergebnissen
abweicht. Folglich ist es notwendig, die experimentellen Versuchsergebnisse
numerisch aufzuarbeiten und Schlussfolgerungen beziiglich dem Wirmetrans-
port und der effektiven Reaktionsrate zu treffen. Zum Vergleich von numeri-
schen Daten und experimentellen Messwerten werden die in Abbildung 8.2
dargestellten Groflen herangezogen.

Im Einzelnen sind die GrofBlen aus Abbildung 8.2, die maximale im Reaktor
erreichte Temperatur in Abhéngigkeit der axialen Position 7}, (x), der Tem-
peraturgradient am Reaktoreinlass s, (grafisch dargestellt in Abb. 8.2), die
Flidche unter der Temperaturkurve A7 und die am Reaktoraustritt gemesse-
ne Gaszusammensetzung in Form des Umsatzes Xp,. Eingangsgrofien wie
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8.1 Vergleich von numerischen und experimentellen Ergebnissen

Temperatur

T
Z
N
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Abbildung 8.2: Charakteristische Groflen zur Evaluation des Temperaturverlaufs iiber der Reak-
torlidnge

Eduktmassenstrom 71 und Gasdruck pg. sind fiir den jeweiligen Messpunkt
bekannt.

Das angewendete Vorgehen zur numerischen Evaluation der Messergebnisse
ist schematisch in Abbildung 8.3 dargestellt. Die einzelnen Schritte sind dabei

v
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Abbildung 8.3: Vorgehen zur iterativen numerischen Anpassung der Modelle und genutzten Kor-
relationen der Simulation auf die experimentellen Ergebnisse

in den nachfolgenden Kapiteln detailliert aufgefiihrt. Die grofite Schwierig-
keit besteht darin, dass fiir die effektive Reaktionsrate bestimmende Grof3en
wie intrinsische Reaktionsrate, interne und externe Stofftransportlimitierung
voneinander abhdngen. Da es nicht zielfiihrend ist den iterativen Charakter der
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8 Numerische Untersuchungen

Vorgehensweise aus Abbildung 8.3 hier darzustellen, werden nur die Ergeb-

nisse

des jeweils letzten Iterationsschrittes vorgestellt.

Der Einfluss des Multipoint-Thermoelements auf die gemessenen Temperatu-
ren im Festbett wird fiir die folgenden Untersuchungen als vernachldssigbar
eingeordnet. Im Wesentlichen wird das mit vier Hauptargumenten begriindet:

Temperaturgradienten werden detailliert aufgelost. Es besteht eine hohe
raumliche Auflosung.

Das Hiillrohr hat eine sehr geringe Wandstirke, welche vom Hersteller
nicht quantifiziert wird. Es kann von < 0,5 mm ausgegangen werden.
Daher wird im Metallrohr wenig Wirme axial geleitet.

Zwischen Multipoint-Thermoelement und Schiittungspartikeln besteht
Kontakt. AuBerdem besitzen die Siliciumcarbidpartikel und das Hiillrohr
dhnliche Wirmeleitfahigkeiten.

Die Randgingigkeit in unmittelbarer Nihe zum Thermoelement auf-
grund der Stérung der Schiittung (Porositidtserhohung) wird als signifi-
kanter angesehen und ist in den numerischen 2D-Modellen implemen-
tiert.

Abbildung 8.4 zeigt die hohe raumliche Auflésung des Multipoint-Thermoele-
ments mit dem es moglich ist, eine Temperaturdifferenz von 300 °C iiber eine
Wegstrecke von 10 cm aufzuldsen (Abb. 8.4a).
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Abbildung 8.4: Beispielhafte gemessene Temperaturprofile

es eine signifikante axiale Warmeleitung durch das Material des Mul-

tipoint-Thermoelements, so wiirden solche Temperaturgradienten abgeflacht
und der Temperaturverlauf weniger ,,spitz* wiedergegeben. In Abbildung 8.4b
ist diese hohe Auflosung von Temperaturgradienten in Form lokaler Tempera-
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8.2 Wirmeiibertragung im bidispersen Festbett

turspitzen dargestellt. Dies ist ein weiterer Beleg fiir den geringen Einfluss des
Multipoint-Thermoelements auf die Temperaturmessung.

Zusammenfassend wird die Beeinflussung der Temperatur im katalytischen
Festbett durch die Prisenz der Messlanze als vernachlédssigbar angesehen.

8.2 Warmeubertragung im bidispersen Festbett

Die Wirmeiibertragung in Festbetten wird besonders durch die Ruhebettleit-
fahigkeit Ap.4 und den Steigungsparameter der dissipativen Quervermischung
K bestimmt. Die Ruhebettleitfdhigkeit kann dabei als eine Art Grundleitfihig-
keit angesehen werden und der Steigungsparameter als Gewichtung der dissi-
pativen Quervermischung, also vereinfacht als der stromungsabhéngige Anteil
des Wiarmetransports. Fiir die vorliegenden Untersuchungen ergibt sich die Pro-
blematik, dass die Festbettschiittungen aus einer bidispersen Katalysator-SiC-
Mischung aufgebaut sind, fiir die es keine etablierte Berechnungsmethode der
Wirmeleitfiahigkeit gibt (Kap. 5.3). Dies gilt sowohl fiir die Ruhebettleitfihig-
keit als auch den Steigungsparameter der dissipativen Quervermischung. Fiir
exotherme Reaktionen kommt es beim Durchstrémen des Festbettes zusétzlich
zu einer Wirmefreisetzung. Das Zusammenspiel zwischen Wirmefreisetzung
und Wirmeabfuhr mit unterschiedlicher Last fiihrt dazu, dass sich die Maxi-
maltemperatur im Reaktor erhoht oder verringert. Diese Temperaturtendenz
héingt auch von der Anderung der riumlichen Ausdehnung der Hot-Spot Zone
mit variierender Last ab. Daher ist eine einheitliche Aussage iiber die Tempe-
raturtendenz nicht moglich. Generell gilt aber, dass die effektive Wirmeleit-
fahigkeit bei einem konstanten Stromungsquerschnitt mit dem Massenstrom
ansteigt, da der Steigungsparameter der dissipativen Quervermischung K; im-
mer > 0 ist (Abb. 8.5).

Ob die Maximaltemperatur im Reaktor mit steigendem Eduktmassenstrom zu-
oder abnimmt, hingt von der effektiven Reaktionsrate und der Warmeabfuhr ab.
In der numerischen Vorauslegung (Kap. 4.3, Abb. 4.12) hat sich ein Maximal-
wert fiir Massenstrome gegen 0 ergeben, wobei die experimentellen Ergebnisse
eine stetige Maximaltemperaturzunahme mit hoherer Last ergeben haben (Kap.
7.3, Abb. 7.6). Deshalb wird im folgenden Kapitel die Warmeiibertragung des
Festbettes untersucht und mit Hilfe der gewonnenen Ruhebettleitfahigkeit und
dem Steigungsparametern eine Uberpriifung der Maximaltemperaturtenden-
zen in Kapitel 8.3.3 vorgenommen.
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Abbildung 8.5: Beispielhafter schematischer Einfluss des Steigungsparameters K| (K| = 1/K;)
auf die effektive radiale Bettwirmeleitfihigkeit (ohne Reaktion)

8.2.1 Bestimmung der Ruhebettleitfahigkeit und der
Steigungsparameter der dissipativen
Quervermischung

Zur Bestimmung der wichtigsten Warmeiibertragungsparameter wie der Ru-
hebettleitfihigkeit 1504 und dem Steigungsparameter K; (K| = 1/K,) wurde
zuerst eine Enthalpiebilanz um ein Reaktionsrohr aufgestellt. Dies ist schema-
tisch in Abbildung 8.6 dargestellt.
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Abbildung 8.6: Schematische Enthalpiebilanz um ein Reaktionsrohr zur Bestimmung der Wirme-
iibertragungsparameter der Festbettschiittungen

168



8.2 Wirmeiibertragung im bidispersen Festbett

Der abgefiihrte Wirmestrom Q,;, ergibt sich aus der Differenz der bekannten
ein- und austretenden Enthalpiestrome Hoin, Haus. Dieser abgefiihrte Wirme-
strom Oy, setzt sich wiederum aus einer Serienschaltung von Wirmeleitungs-
bzw. Wirmeiibergangswiderstinden zusammen (vgl. Gl. 2.26). Sind der War-
meiibergangskoeffizient zum Kiihlmedium und dessen Temperatur, die War-
meleitung durch die Rohrwand und auch der Wirmeiibergangskoeffizient in
der Rohrinnenwand (fiir ,,-Modelle) bekannt, so bleibt nur die effektive ra-
diale Wirmeleitfihigkeit der Schiittung A, als Unbekannte iibrig. Diese wird
im Folgenden bestimmt.

Wie bereits in Kapitel 4.6 und 4.9 aufgezeigt, spielt der Einfluss der axia-
len Wirmeleitung im betrachteten Festbettaufbau keine Rolle. Bei identischen
Flachen unter dem Temperaturverlauf aus der numerischen Bestimmung der
Wirmeiibertragungsparameter und den experimentellen Messdaten stimmen
auch die Wirmeiibertragungsparameter der untersuchten Schiittung jeweils
iiberein.

Diese Betrachtung der Flachen wurde mit einer numerischen Parameterstudie/
Sensitivitdtsanalyse detailliert durchgefiihrt. Dabei wurde entweder K- oder die
Partikelwérmeleitfdhigkeit 4, (folglich die Ruhebettleitfahigkeit Ap.4) tiber
einen weiten Bereich variiert und die sich aus den Simulationen ergebende
Fldche unter den Temperaturverldufen aufgetragen (Blaue Linie 1 in Abb. 8.7).
Es sei darauf hingewiesen, dass dieses Vorgehen iterativ ist, da es sich um zwei
Variablen handelt und zur Erhéhung der Genauigkeit zuverlédssige Startwerte
bendtigt werden. Diese Startwerte werden wiederum aus den Diagrammen in
Abbildung 8.9 am Kapitelende gewonnen.

2 A Randbedingungen:
£ m = konstant
g Umsatz Simulation = Umsatz Experiment
<" Wiirmeiibergang zum Siedewasser = 10.000 W m2 K1
2
<
ﬁ
=
Amy| @

> — Flichenverlauf aus numerischer
JLarameterstudie

aus Messwerten

A)
®
Y
A(riny) Eff. Wirmeleitfahigkeit Ay

am Reaktoreintritt in Wm™ K

-1
Abbildung 8.7: Schematisches Vorgehen zur Bestimmung der effektiven Wirmeleitfahigkeit der

bidispersen Katalysator-Inertmaterial-Schiittungen mit Hilfe numerischer Parame-
terstudien
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8 Numerische Untersuchungen

Die berechnete Fliche aus der numerischen Parameterstudie/ Sensitivitdtsana-
lyse ergibt zusammen mit der Fldche unter den gemessenen Temperaturverldu-
fen (2 in Abb. 8.7) die effektive Wirmeleitfiahigkeit der Schiittung fiir einen
gegebenen Eduktmassenstrom (3 in Abb. 8.7). Da diese effektive Wérmelei-
tung liber die Reaktorlidnge nicht konstant ist (aufgrund Temperaturerhdhung,
chemischer Reaktion, etc.), wurde zur besseren Anschaulichkeit die effekti-
ve Wirmeleitfahigkeit am Reaktoreintritt aufgetragen. Die implementierten
Gleichungen der numerischen Modelle beriicksichtigen die Anderung der ef-
fektiven Wirmeleitfahigkeit iiber der Reaktorlidnge. Dieses Vorgehen wurde fiir
die verschiedenen Lastzustinde angewendet (Abb. 8.8). Fiir die dargestellten
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Abbildung 8.8: Numerische 1D-Modell-Parametervariation der Warmeiibertragungskoeffizienten,
resultierende Kurvenschar und tatsidchliche Messwerte aus den Versuchsdaten;
Messwerte bei 10 bar Gasdruck sind aufgrund der begrenzten durchgefiihrten
Lastmodulation nicht dargestellt

Gasdriicke von 20 bar (Abb. 8.8a) bzw. 30 bar (Abb. 8.8b) ergibt sich ein ein-
deutiger Verlauf der eingetragenen Messwerte. Eine Verbindungslinie der aus
den Messwerten gewonnen Daten in Abbildung 8.8 ist dabei keinesfalls linear,
da es im Bereich sehr kleiner Lastzustinde bzw. Eduktgasmassenstromen zu
einem sprunghaften Anstieg der Fldche unter dem Temperaturverlauf kommt
(keine Messwerte vorhanden).

Werden die aus Abbildung 8.8 resultierenden effektiven Warmeleitfahigkeiten
iiber den normierten Massenstrom aufgetragen, so ergibt sich die Darstellung
in Abbildung 8.9 mit einer zusitzlich eingetragenen Extrapolation der Mess-
werte.

Wie sich erkennen ldsst, ergibt sich sowohl fiir die Untersuchungen mit dem
1D-Modell (Abb. 8.9a) als auch mit dem 2D-Modell (Abb. 8.9b) ein linearer
Zusammenhang. Diese Linearitit ist aus der Literatur bekannt [33]. Basierend
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8.2 Wirmeiibertragung im bidispersen Festbett

A
mtK?
Ll
R

okt 10 bar

ENK;l 10 bar
.................. 20 bar :

.................. : ———20 bar

———30 bar
Mped
= = Mittelwert

———30 bar
= — Mittelwert

Eff. Warmeleitfahigkeit A,
cooooprr
SN R0 ®o M

Eff. Warmeleitfahigkeit A,

am Reaktoreintritt in W m™? K™
cooooprrErErEN
ON B OOOONI®OO®O

am Reaktoreintritt in

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

o
=]

0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Normierter Massenstrom Normierter Massenstrom

(a) 1D-Modell (b) 2D-Modell
Abbildung 8.9: Numerisch bestimmte Verldufe der effektiven Wirmeleitfihigkeit des bidispersen

Katalysator-Inertmaterial-Festbettes fiir verschiedene Lastmodulationen (normier-
te Massenstrome)

auf den Daten aus Abbildung 8.9 resultieren die in Tabelle 8.1 zusammenge-
fassten Ruhebettleitfihigkeiten und Steigungsparameter.

Tabelle 8.1: Berechnete Ruhebettleitfahigkeiten und Steigungsparameter

1D-Modell 2D-Modell
Apers in Wm™ K1 0,58 0,55
Steigungsparameter K| (= 1/K,.) 1/8,29 1/8,1

Eine Unterscheidung zwischen 0D/ 1D- und 2D-Modellierung ist notwendig,
da sich die Berechnungen der Koeffizienten gemif3 Kapitel 2.3.2 unterscheiden.
Auflerdem ist es nur mit Hilfe des 2D-Modells moglich, das Thermoelement
in das numerische Modell zu integrieren. Dies stellt auch den gréften Unter-
schied der Modelle dar und ist maf3geblich fiir die Abweichungen zwischen
Abbildung 8.9a und 8.9b verantwortlich.

Wird die hier bestimmte Ruhebettleitfihigkeit mit den Werten aus Abbil-
dung 5.9 in Kapitel 5.3.1 verglichen so zeigt sich, dass ein Wert von 0,55-
0,58 Wm~! K~! nur mit der Bettmittelung Apess,pm3 (Gl. 5.12) und dem kiinst-
lichen Partikel A, ,,3 (Gl. 5.9) erreicht werden kann. Auffillig ist auch, dass
die deutlich hohere Warmeleitfihigkeit der inerten SiC-Partikel im Vergleich
zu den Katalysatorpartikeln trotz des hohen Feststoffvolumenanteils von rund
66 % nicht ausschlaggebend ist. Dies ist insofern von grofler Bedeutung, da
zahlreiche Versuchsaufbauten zur Bestimmung der Kinetik heterogen kataly-
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8 Numerische Untersuchungen

sierter Reaktionen mit SiC verdiinnte Schiittungen verwenden, um damit unter
anderem eine verbesserte Isothermie anstreben. Dies konnte allerdings durch
die hier durchgefiihrten Untersuchungen nicht bestitigt werden.

8.3 Untersuchungen zur effektiven
Reaktionsrate

Wie bereits zu Beginn des Kapitels dargestellt (vgl. Abb. 8.1), ist es mit der bis-
her verwendeten effektiven Reaktionsrate nicht moglich, die experimentellen
Ergebnisse (besonders in Form von Temperaturverldufen iiber der Reaktor-
lange) wiederzugeben. Bereits bei den ersten experimentellen Versuchen hat
sich gezeigt, dass die effektive Reaktionsrate deutlich ,,schneller* ist als im
Voraus berechnet. Fiir eine Evaluation der Ursachen miissen die intrinsische
Reaktionsrate sowie der innere und dufere Stofftransport, welche die effektive
Reaktionsrate bestimmen, untersucht werden. Besonders problematisch ist da-
bei, dass die Einflussgroen dullerer Stofftransport, innerer Stofftransport und
intrinsische Reaktionsrate voneinander abhéngen.

Zur Evaluation der effektiven Reaktionsrate basierend auf den experimentellen
Ergebnissen gibt es zwei mogliche Vorgehensweisen. Zum Ersten konnte ei-
ne effektive Reaktionsrate, welche die Stofftransportvorginge beriicksichtigt,
numerisch auf Grundlage der gemessenen Temperaturverldufe, der Gaszusam-
mensetzungen am Austritt des Festbettreaktors und den vorher berechneten
Wirmetransportparametern bestimmt werden. Da diese Vorgehensweise vollig
von den Untersuchungen der intrinsischen Reaktionsraten anderer Autoren los-
gelost wire, konnten dabei auch widerspriichliche Aussagen wie komplett un-
terschiedliche Reaktionsteilordnungen von den Edukten auftreten. Die Bestim-
mung der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit anhand von Temperaturprofilen
und Gasaustrittszusammensetzungen wird in der Literatur nicht durchgefiihrt.
Eine Ausnahme bildet dabei die Arbeit von Hertwig und Adler [82], welche
ein System zur Kinetikbestimmung aus Verldufen eines gekiihlten Festbett-
reaktors aufzeigt. Eine wichtige Voraussetzung dabei ist, dass die Stoff- und
Wirmetransportparameter fiir das zu untersuchende System zugénglich und
moglichst sicher sind. Da es sich bei den vorliegenden Untersuchungen um
kaum untersuchte Katalysator-Inertmaterial-Festbetten handelt, liegt beson-
ders beim Stofftransport eine hohe Unsicherheit vor. Auf Grundlage der oben
genannten Griinde wird dieses Vorgehen verworfen.

Als zweite Vorgehensweise werden die Einzelfaktoren intrinsische Reaktions-
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rate, innere und duflere Stofttransportlimitierung getrennt evaluiert und beson-
ders bei der intrinsischen Reaktionsrate nur mdglichst gesicherte Anderungen
vorgenommen. Es wird also darauf geachtet, dass Nebenbedingungen aus der
Literatur eingehalten werden. Dieser Ansatz erscheint wesentlich vielverspre-
chender und wird in den folgenden Unterkapiteln angewandt.

8.3.1 Numerische Anpassung der intrinsischen
Reaktionsrate

Die numerische Anpassung der intrinsischen Reaktionsrate basiert darauf, dass
die beobachtete effektive Reaktionsrate wesentlich ,,schneller® ist als in den
numerischen Voruntersuchungen ermittelt und auf dem chemischen Ziind-
verhalten bei niedrigen Temperaturen. Bereits bei 220 °C Betriebstemperatur
kommt es zur Ausbildung eines ausgepragten Hot-Spots.

Im Allgemeinen wird die Temperaturabhingigkeit von Reaktionen, die mit
der Arrhenius-Gleichung beschrieben werden konnen, primér durch die Akti-
vierungsenergie und den priexponentiellen Faktor bestimmt. Reaktionen mit
einer hohen Aktivierungsenergie sind sehr temperaturempfindlich, wobei Re-
aktionen mit einer geringen Aktivierungsenergie nur einen geringen Tempe-
ratureinfluss besitzen [115]. Wie aus den experimentellen Daten hervorgeht
(Abb. 7.4) kann im vorliegenden Fall von einer geringen Aktivierungsenergie
und damit einem geringen Temperatureinfluss ausgegangen werden.

In Gleichung 8.1 ist der massenspezifische Geschwindigkeitskoeffizient der
verwendeten Formalkinetik von Koschany et al. wiedergegeben [110] [180].
Der massenspezifische Geschwindigkeitskoeffizient und die Eduktpartialdrii-
cke sind im Allgemeinen dominante Einfliisse in den intrinsischen Formalki-
netiken.

km = 6,8 - 10° mol kgy! s™' bar™" - exp

_ -1
{ 77500 J mol } ®.1)

R-T

Um den Einfluss der Aktivierungsenergie auf den massenspezifischen Ge-
schwindigkeitskoeffizienten (Gl. 8.1) hervorzuheben, wurde in Abbildung 8.10
die Aktivierungsenergie in 10 %-Schritten reduziert. Damit gleichzeitig die
Vergleichbarkeit beibehalten wird, wurde der priexponentielle Faktor so ange-
passt, dass der massenspezifische Geschwindigkeitskoeffizient fiir die Bezugs-
temperatur (250 °C) identisch bleibt. Dieser Ankerpunkt kann so verstanden
werden, dass gesicherte Messungen der Kinetik bei 250 °C vorliegen, aber
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8 Numerische Untersuchungen

Unsicherheiten bei der Aktivierungsenergie und dem priaexponentiellen Fak-
tor vorliegen. Somit ergeben sich aus den verschiedenen Aktivierungsenergien
und pridexponentiellen Faktoren mit steigender Temperatur signifikant unter-
schiedliche Verldufe des resultierenden massenspezifischen Geschwindigkeits-
koeffizienten.
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Abbildung 8.10: Einfluss der Aktivierungsenergie auf den massenspezifischen Geschwindigkeits-
koeffizient fiir verschiedene Temperaturen

Wie sich sehr deutlich erkennen ldsst, nimmt die Steigung des massenspezifi-
schen Geschwindigkeitskoeffizienten iiber der Temperatur mit einer Verringe-
rung der Aktivierungsenergie immer weiter ab. Durch dieses Abflachen wird
der Einfluss der vorherrschenden Temperatur auf den Geschwindigkeitskoeffi-
zienten und damit die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit reduziert.

In Abbildung 8.11 sind fiir eine Parametervariation die berechneten Tempe-
raturverldufe in einem numerischen 2D-Modell dargestellt. Das verwendete
Modell beinhaltet die Wirmetransportparameter der bidispersen Katalysator-
Inertmaterial-Schiittung aus Kapitel 8.2.1 und enthilt das Multipoint-Thermo-
element. Das in Kapitel 8.3.2 modifizierte Thiele-Modul und die in Kapitel
8.3.3 bestimmte Sherwood-Zahl sind ebenfalls integriert.

Abbildung 8.11a stellt die berechneten Temperaturverldufe bei verschiedenen
Kiihlmittel-/ Gaseintrittstemperaturen fiir die unverdnderte Formalkinetik von
Koschany et al. [110] [180] dar. Wie bereits bekannt, ist die effektive Reaktions-
rate zu gering und es erfolgt nur ein sehr schwaches katalytisches Ziinden bei
einer Temperatur von 250 °C. Wird die zugrundeliegende Aktivierungsenergie
um 10 % reduziert (Abb. 8.11b) kommt es fiir alle dargestellten Temperaturen
zu einer ausgeprigten katalytischen Ziindung. Eine Erhthung des priexponen-
tiellen Faktors (Abb. 8.11c) bewirkt ein dhnliches Verhalten wie die Reduktion
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Abbildung 8.11: Einfluss ausgewihlter Parameter auf den berechneten Temperaturverlauf im Re-
aktor (2D-Modell inkl. Multipoint-Thermoelement, ®** (Gl. 8.4) und Sherwood-
Zahl aus Kapitel 8.3.3); 10 bar Gasdruck und 50 % Last

der Aktivierungsenergie, resultiert aber in wesentlich geringeren Temperatur-
dnderungen. In Abbildung 8.11d ist die Auswirkung der Adsorptionsenthalpie
von OH dargestellt. Dieser Einfluss ist wenig markant.

Um die experimentellen Daten numerisch wiedergeben zu konnen, wurde die
Aktivierungsenergie in der vorliegenden Arbeit auf 60 kI mol~! festgelegt. In
der Literatur finden sich Aktivierungsenergien fiir die CO,-Methanisierung
an Ni-Katalysatoren in einem Wertebereich von 60 bis > 90 kJ mol™! [37]
[64] [97] [98] [111] bzw. nur 39,4 kJ mol~! [68]. Fiir heterogen katalysier-
te Prozesse kann die Aktivierungsenergie jedoch im Allgemeinen auf etwa
50-200 kJ mol~! eingegrenzt werden [94] [220]. Sehr niedrige Aktivierungs-
energien (wie 39,4 kJmol~!) konnen ein deutlicher Hinweis auf Stofftrans-
portlimitierungen sein [94]. Begriindet wird das in der Literatur [9] [115] {iber
die Beschreibung der Temperaturabhingigkeit der Porendiffusion mittels eines
Arrhenius-Ansatzes. Tritt Porendiffusionslimitierung auf, iiberlagern sich Re-
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aktion und Porendiffusion und es ergibt sich somit eine effektive (beobachtbare)
Aktivierungsenergie E. ¢ r nach Gleichung 8.2.

Ea,reak + Ea,diff
2

Da die Aktivierungsenergie der Porendiffusion E, 4;r ¢ in der Regel deutlich
geringer ist als die der Reaktion E, ..« kann von einer signifikanten Un-
terschitzung der tatsidchlichen Aktivierungsenergie der Reaktion ausgegangen
werden. Unter Beriicksichtigung des Parameterbereichs der gemessenen Ak-
tivierungsenergien aus der Literatur ist die Verwendung von 60 kJ mol~! als
Aktivierungsenergie gerechtfertigt. Die Verringerung der Aktivierungsenergie
wird durch die Kinetikmessungen von Koschany et al. [110] [180] untermau-
ert, die angeblich bei isothermen Bedingungen durchgefiihrt wurden. Bei ei-
ner eigens aufgestellten numerischen Simulation des experimentellen Aufbaus
von Koschany et al. sind Temperaturerhdhungen in der Katalysatorschiittung
von bis zu 30 °C berechnet worden. Der Aufbau des verwendeten numeri-
schen Modells ist im Anhang A.4 beschrieben. Diese Nicht-Isothermie kann
durch die Platzierung der Temperaturmessung am Schiittungsaustritt kaum
gemessen werden. Wird aus diesen Daten anhand des Arrheniusgraphen die
Aktivierungsenergie bestimmt, so kommt es zu einer Uberschiitzung der Akti-
vierungsenergie.

Die fiir diese Arbeit angepassten und urspriinglichen Werte der LHHW-For-
malkinetik von Koschany et al. [110] [180] sind in Tabelle 8.2 zusammenge-
fasst.

Eerr = (8.2)

Tabelle 8.2: Fiir diese Arbeit angepassten Parameter der LHHW-Formalkinetik von Koschany et
al. [110] [180]

Parameter urspriinglicher Wert angepasster Wert Einheit

E, 77,5 60,0 kJ mol~!
ko 6,81 -10° 2,30 - 100 mol kgg! s7! bar™!
AHoy 224 53,8 kJ mol~!

Die Reduzierung des praexponentiellen Faktors wurde vorgenommen, um die
Anfangssteigung des Temperaturverlaufs (s, in Abb. 8.2) wiedergeben zu kon-
nen. Die Erhohung des Adsorptionskoeffizienten von Wasser (A Hp ) erzeugt
dagegen eine stirkere Hemmung bei hohen Produktkonzentrationen und deckt
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sich mit Ergebnissen anderer Autoren [89] [230], welche eine signifikante
Hemmung durch chemisch produziertes Wasser feststellten.

Basierend auf den angepassten Parametern der LHHW-Formalkinetik ergeben
sich die in Abbildung 8.12 dargestellten Temperaturverldufe.

600
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0,4 0,6 , 1,0
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Abbildung 8.12: Berechnete Temperaturverldufe mit modifizierten Parametern aus Kapitel 8.2;
(2D-Modell inkl. Multipoint-Thermoelement, ®** (Gl. 8.4) und Sherwood-Zahl
aus Kapitel 8.3.3). 10 bar Gasdruck und 50 % Last

Wie aus Abbildung 8.12 zu entnehmen ist, kommt es fiir alle aufgetrage-
nen Kiihlmittel-/ Gaseintrittstemperaturen zu einer katalytischen Ziindung. Ei-
ne Temperaturerhchung bewirkt analog zu den experimentellen Ergebnissen
(Abb. 7.5a) nur noch eine geringe Erhohung der Maximaltemperatur. Es ist
allerdings zu beachten, dass eine weiter stromabwirts startende Reaktion nicht
wiedergegeben werden kann und selbst bei einer Kiihlmittel-/ Gaseintrittstem-
peratur von 210 °C noch eine katalytische Ziindung erfolgt.

Die vorausgegangene numerische Anpassung der LHHW-Formalkinetik darf
nur im Kontext der Stofftransportlimitierung verstanden werden. Die Beschrei-
bung der intrinsischen Formalkinetik der CO,-Methanisierung an unterschied-
lichen Katalysatoren ist noch Gegenstand der Forschung. So ist es gemif3
Hubble (2018) [89] gegenwirtig noch nicht moglich, den gesamten Umsatz-
bereich der CO,-Methanisierung mit einer einzelnen LHHW-Formalkinetik
abzubilden. Auch die von Weatherbee [217] berichtete Anderung der schein-
baren Aktivierungsenergie mit steigender Temperatur ist ein moglicher Beleg
fiir die breite Streuung der berichteten Aktivierungsenergien. Selbst bei den
Teilordnungen der beteiligten Reaktanten herrscht noch keine Einigkeit anderer
Autoren [89] [217] [230].
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8.3.2 Numerische Anpassung des Thiele-Moduls

In der numerischen Vorauslegung (Kap. 4) wurde die innere Stofftransportlimi-
tierung mit einem Thiele-Ansatz beriicksichtigt. Dieser gilt streng genommen
nur fiir Formalkinetiken der Form eines Potenzansatzes. Fiir die verwendete
LHHW-Kinetik von Koschany et al. (Gl. A.15) gibt es verschiedene Anpas-
sungsmoglichkeiten des Thiele-Moduls in der Literatur [62] [88] [131] [165]
[220].

Eine weitere Moglichkeit ist, die Reaktion im Katalysator numerisch zu simu-
lieren und die Definition des Thiele-Moduls auf Grundlage des Verlaufs der
intrinsischen Reaktionsrate liber der Katalysatortiefe anzupassen [100] [114].
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rate und daraus bestimmte effektive
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Abbildung 8.13: Schematische Darstellung des verwendeten 1D-Modells zur Untersuchung des
Stofftransports in den Katalysatorporen und Darstellung der effektiven Reakti-
onsrate

Bei der Geometrie des simulierten Katalysatorpartikels (Abb. 8.13a) handelt
es sich um eine unendlich ausgedehnte Platte mit der halben Wandstérke von
0,78 mm. Die halbe Wandstirke wurde so gewihlt, dass die Platte das selbe
Volumen-zu-Aufenoberfliche-Verhiltnis (vgl. Tab. 5.6) wie der betrachtete
Katalysatorpartikel besitzt. Das dreidimensionale Problem reduziert sich so-
mit auf eine Raumdimension, wodurch sich der Rechenaufwand betrichtlich
reduziert. Weitere relevante Katalysatoreigenschaften wie Porositit, Poren-
durchmesser etc. sind ebenfalls identisch zu den in Kapitel 5 bestimmten
Werten.

Die effektive Reaktionsrate inklusive innerer Stofftransportlimitierung ergibt
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8.3 Untersuchungen zur effektiven Reaktionsrate

sich aus dem Integral der Reaktionsrate iiber die Plattendicke (Abb. 8.13b) [75].
Fiir die Berechnungen mit dem 1D-Plattenmodell wurden an der Plattenauf3en-
seite verschiedene Gaszusammensetzungen eingestellt, welche den gesamten
Reaktionsfortschritt der CO,-Methanisierung darstellen (0-90 % Umsatz). Als
weitere Randbedingung wird das Modell als isotherm und ohne das Vorhan-
densein von Druckgradienten angenommen. Die Parameter Temperatur und
Gasdruck wurden tiber einen weiten Bereich variiert, die den Betriebsbereich
aus Kapitel 7 abbilden.

In Abbildung 8.14a ist der Speziesverlauf iiber die halbe Plattendicke fiir
verschiedene Temperaturen dargestellt und in Abbildung 8.14b der Molbruch-
verlauf von CO, fiir verschiedene Driicke und Temperaturen aufgetragen. Be-
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Abbildung 8.14: Numerische Speziesverldufe tiber die halbe Plattendicke des 1D-Modells fiir
stochiometrische H,/CO, Mischungen

ziiglich der Speziesverldufe (Abb. 8.14a) nimmt die Konzentration von Wasser-
stoff mit steigender Eindringtiefe nur wenig ab. Dies ist der hohen Diffusivitit
von Wasserstoff geschuldet. Kohlenstoffdioxid dagegen besitzt eine deutlich
geringere Diffusivitidt und limitiert die Reaktion durch ein Verarmen im Inne-
ren. Somit ergibt sich der Sattigungswert des H,-Konzentrationsverlaufs durch
das Fehlen des Reaktionspartners CO,. Mit steigender Temperatur nimmt
die intrinsische Reaktionsrate zu (Arrhenius-Gleichung in der LHHW-For-
malkinetik). Somit beschrianken sich die Konzentrationsgradienten auf einen
oberflachennahen Bereich. Dieses Verschieben der Gradienten mit hoheren
Temperaturen hin zur Plattenoberfliche ldsst sich ebenfalls bei den CO,-
Molbruchverldufen in Abbildung 8.14b erkennen. Mit steigendem Gasdruck
dringt CO, aufgrund eines hoheren effektiven Porendiffusionskoeffizienten tie-
fer in den Katalysator ein. Dies wird wiederum durch die Druckabhingigkeit
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der binidren Diffusionskoeffizienten verursacht.

Basierend auf den in Abbildung 8.14a dargestellten Speziesverlaufen wurden
Verlidufe der Reaktionsgeschwindigkeit iiber die halbe Plattendicke integriert
und somit die effektive Reaktionsgeschwindigkeit inklusive innerer Stofftrans-
portlimitierung bestimmt.

Um daraus einen analytischen Ausdruck des Thiele-Moduls zu entwickeln,
wurden zwei mogliche Thiele-Modul-Modifikationen betrachtet. Zum Ers-
ten wurde der Hemmterm der LHHW-Formalkinetik (HEMM)? integriert
(Gl. 8.3). Dies kann als eine Art Potenzansatz gedeutet werden bei dem der
Hemmterm den massenspezifischen Geschwindigkeitskoeffizienten teilt. Da-
durch dass HEM M fiir die untersuchten Betriebsbedingungen > 1 ist, wird
das Thiele-Modul kleiner und der Porenwirkungsgrad (vgl. Abb. 2.30) steigt.

1% kym-R-T-
o= L. m L Pr 83)
Ap ext (HEMM) - D.f ¢ con

Eine weitere untersuchte Moglichkeit ist die Reaktionsteilordnung des CO, Par-
tialdrucks auf O zu setzen und gleichzeitig die CO,-Konzentration im Thiele-
Modul Ausdruck zu beriicksichtigen (Gl. 8.4).

0,5
& = Vp 3 k- R-T-pp ~ SH2b 8.4)
Ap,ext 4 (HEMM)2 . Deff,COZ -1 [bar] 6%502 b

Der Konzentrationsausdruck von H, zu CO, in der Bulkphase (GI. 8.4) nimmt
zwar fiir stochiometrische Mischungen einen festen Wert an, erzeugt aber ein
hoheres Thiele-Modul (niedriger Porenwirkungsgrad) bei unterstéchiometri-
schen H,/CO, Gemischen. Die genannte Reduktion der Reaktionsteilordnung
von CO, auf 0 deckt sich mit der Arbeit anderer Autoren [89] [217] [230],
in der Uneinigkeit iiber die jeweiligen Speziesteilordnungen herrscht und oft
auch eine Reaktionsteilordnung von 0 fiir CO, bestimmt wurde.

Als letzter Schritt wurden die analytisch berechneten Partikelnutzungsgrade
(Tab. 2.7 ,,Alle Geometrien* ) aus den Thiele-Moduli gemif3 Tabelle 2.7, der
ersten modifizierten Thiele Zahl ®* (GI. 8.3) und der zweiten modifizierten
Thiele-Zahl ®** (GI. 8.4) mit den Werten der Simulation verglichen. Hierfiir
wurde fiir jede Zusammensetzung (1 bis 12) und dem gesamten Temperatur-
bereich (250-650 °C) der relative Fehler E,.;(T) zwischen dem numerisch
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8.3 Untersuchungen zur effektiven Reaktionsrate

bestimmten Porennutzungsgrad 7, (7') und den analytisch berechneten Po-
rennutzungsgraden 7,4,,(T) betrachtet (GL. 8.5).

2
Nsim (T) — Nana (T)
Nsim (T)
Der relative Gesamtfehler E,.; ¢0s fiir eine untersuchte Zusammensetzung
wurde gemil3 Abbildung 8.15a berechnet, indem die zu einem Punkt gehori-

gen relativen Fehler iiber den Temperaturbereich (250-650 °C) aufsummiert
wurden (GI. 8.6).

Epei(T) =

(8.5)

S Erer(T)
Erel,ges = T (8.6)

In Abbildung 8.15b ist der Verlauf der verschiedenen berechneten und des
aus der 1D-Simulation gewonnenen Porenwirkungsgrades beispielhaft abge-
bildet. Durch die Modifikationen des Thiele-Moduls ergeben sich deutlich
hohere Porenwirkungsgrade als ohne Modifikation. Somit hemmt der inter-
ne Stofftransport weniger und die effektive Reaktionsrate wird erhoht. Das
zweite modifizierte Thiele-Modul (®**, Gl. 8.4) bildet dabei den simulierten
Porenwirkungsgrad iiber den gesamten Temperaturbereich genauer ab und liegt
zwischen den Absolutwerten der anderen Thiele-Moduli.

In Abbildung 8.15c ist der relative Gesamtfehler fiir alle untersuchten Gas-
zusammensetzungen und Gasdriicke aufgetragen. Die zweite Thiele-Modul-
Modifikation weist fiir alle untersuchten Zusammensetzungen einen niedrige-
ren Gesamtfehler auf und wird daher fiir die weiteren Berechnungen verwendet.

8.3.3 Numerische Anpassung des externen
Stofflibergangskoeffizienten

Werden die Ergebnisse aus der Anpassung der intrinsischen Reaktionsrate
(Kap. 8.3.1) und dem Stofftransport im Katalysator (Kap. 8.3.2) numerisch
implementiert, so kommt es bei der gleichzeitigen Verwendung der Gleichun-
gen zur Beschreibung des externen Stofftransports aus Kapitel 2.3.4 zu hoheren
Temperaturen im Hot-Spot als experimentell gemessen. Dieser Effekt ist be-
sonders bei geringen Massenstromen signifikant und es treten um bis zu 50 °C
hohere Temperaturen als experimentell bestimmt, auf. Dies ist beispielhaft in
Abbildung 8.16 dargestellt.
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Abbildung 8.15: Vergleich der simulierten und analytisch bestimmten Porennutzungsgrade aus
den verschiedenen Thiele-Moduli

Die Fldche unter den Temperaturverldufen (A7 in Abb. 8.2) stimmt dabei mit
experimentell bestimmten Werten iiberein, woraus sich eine addquate nume-
rische Wiedergabe des Wirmetransports im bidispersen Festbett ableitet. Die
Lage der Hot-Spots in axialer Richtung (7,45 (x) in Abb. 8.2) wird ebenfalls
korrekt dargestellt.

Eine klare Anwendung der Definition des externen Wirkungsgrades (Gl. 2.70
ff.) bzw. der Sherwood-Zahl Korrelation (Gl. 2.73 ff.) auf die jeweilige cha-
rakteristische Fldche/ Linge ist fiir das verwendete bidisperse Katalysator-
Inertmaterial-Festbett nicht moglich. Aus diesem Grund wurden aus den Mess-
daten empirische Korrelationen der Sherwood-Zahl fiir das numerische 0D-
bzw. 2D-Modell erstellt. Der grundsitzliche aus der Literatur [214] bekannte
Aufbau aus Reynolds- und Schmidt-Zahl wurde beibehalten. Die Unterschei-
dung zwischen 0D-Modell bzw. 2D-Modell orientiert sich an der jeweiligen
Berechnung der Warmeiibertragung, fiir welche die zugrundeliegenden Glei-
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Abbildung 8.16: Vergleich von Messwerten, Simulationsergebnissen mit Sherwood-Zahl gemif
Gleichungen 2.73 ff. und angepasster Sherwood-Zahl wie in Abbildung 8.18c
(2D-Modell)

chungen ebenfalls unterschiedlich sind (Analogie von Wirme- und Stoffiiber-
tragung). Als charakteristische Linge der Sherwood-Zahl (Gl. 2.73) wurde
die Berechnung mittels Gleichung 2.38 durchgefiihrt. Fiir die massenbezogene
spezifische Oberflache A,, .x; des externen Wirkungsgrades (Gl. 2.70) wurde
die von reinem Katalysator verwendet (Tab. 5.6). Die in der vorliegenden Ar-
beit empirisch bestimmten Sherwood-Zahl Korrelationen sind in Tabelle 8.3
zusammengefasst.

Tabelle 8.3: Sherwood-Zahl Korrelationen fiir die numerische Simulation des bidispersen
Katalysator-Inertmaterial-Festbettreaktors

0D/1D 2D
Sh = max (Shy, Shy)
Shi: 0,333 +0,00647 - Reb* - Scl? 0,222 40,246 - R - Sc)f?
. 0,001766-Re;®-Sc), (0,0063-Re,~0,307) -Rels*®-Sc,,
. 14+1,0531(Scp 1) 1+1,175-(S¢; 1)

In Abbildung 8.17 sind die berechneten Sherwood-Zahlen fiir den in der vor-
liegenden Arbeit relevanten normierten Massenstrombereich (Lastmodulation
20-100 %) am Reaktoreintritt bei 250 °C dargestellt. Ein effektiver Einfluss
des Gasdrucks existiert dabei nicht.

Wie sich erkennen lidsst (Abb. 8.17), verlaufen die empirischen Sherwood-
Zahl-Korrelationen annédhernd parallel zu den Werten, die aus den Gleichungen
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Abbildung 8.17: Vergleich der verschiedenen Sherwood-Zahl-Korrelationen am Reaktoreintritt
(250 °C)

2.73 ff. berechnet wurden. Die charakteristische Zunahme der Sherwood-Zahl
mit steigendem Massenstrom bleibt vollstindig erhalten. Durch die numerische
Implementierung der neu entwickelten Sherwood-Zahl-Korrelationen ergeben
sich bei geringen Massenstromen niedrigere externe Stofftransportwirkungs-
grade, was zu einer Absenkung der Hot-Spot Temperatur fiihrt.

In Abbildung 8.18 sind ausgewihlte numerische und experimentell gemes-
sene Temperaturen im Festbettreaktor vergleichend dargestellt. Wie sich aus
Abbildung 8.18 erkennen ldsst, zeigen die numerischen und experimentellen
Temperaturverliufe eine hohe Ubereinstimmung. Fiir den Bereich der hochsten
Temperaturen befindet sich die Reaktortemperatur, die aus numerischen Be-
rechnungen ermittelt wurde {iber den experimentell gemessenen Werten. Dies
ist primir dem fehlenden Multipoint-Thermoelement geschuldet, welches mit
dem OD-Modell nicht abgebildet werden kann.

In Abbildung 8.19 sind die numerischen Temperaturverldufe aus einem 2D-
Modell inklusive Multipoint-Thermoelement und die experimentell gemesse-
nen Temperaturen dargestellt. Die Temperaturverldufe weisen analog zu den
Ergebnissen des 0D-Modells (Abb. 8.18) eine sehr hohe Ubereinstimmung
auf. Auftretende Tendenzen wie steigende Maximaltemperatur mit hoherer
Lastmodulation werden in allen Fillen passend wiedergegeben. Der experi-
mentell beobachtete geringe Einfluss auf die Temperaturverldufe mit steigen-
dem Gasdruck (Abb. 8.19d) wird ebenfalls richtig dargestellt. Die Temperatur-
maxima der Berechnungen liegen durch das Implementieren des Multipoint-
Thermoelements im 2D-Modell wie zu erwarten unter denen des 0D-Modells
(Abb. 8.18).
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Abbildung 8.18: Vergleich der experimentell gemessenen Werte (gestrichelte Linie) mit den nu-
merischen 0D-Modell-Ergebnissen

Fiir einen vollstdndigen Vergleich von Numerik und Experiment sind in Ab-
bildung 8.20 die berechneten (OD- und 2D-Modell) und die experimentell
gemessenen Umsitze am Reaktoraustritt aufgetragen. Die Darstellung des Um-
satzes liber der Verweilzeit (bezogen auf Reaktoreintritt) wurde gewdhlt, um
den Einflusses des Gasdrucks herauszustellen. Bei identischem Massenstrom
an Edukten steigt die Verweilzeit linear mit dem Gasdruck an. Wie aus Ab-
bildung 8.20 entnommen werden kann, steigt der gemessene und berechnete
Umsatz mit der Verweilzeit. Bei hohen Verweilzeiten sind die berechneten
und gemessenen Umsitze fast identisch. Bei geringeren Verweilzeiten kommt
es zu Abweichungen zwischen gemessenen und berechneten Umsitzen, wobei
besonders der gemessene Umsatz bei 10 bar und 8,2 s Verweilzeit heraussticht.
Werden die berechneten Umsétze der beiden numerischen Modelle miteinan-
der verglichen, so sind diese annihernd identisch.

Zusammenfassend lasst sich festhalten, dass bei der numerischen Modellie-
rung des vorliegenden Festbettbettreaktors eine sehr hohe Ubereinstimmung
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Abbildung 8.19: Vergleich der experimentell gemessenen Werte (gestrichelte Linie) mit den nu-
merischen 2D-Modell- (inkl. Multipoint-Thermoelement) Ergebnissen

erreicht wurde, wobei die numerische Modellkomplexitit nur eine unterge-
ordnete Rolle spielt. Nachdem der Wirmetransport fiir das bidisperse Fest-
bett mit Hilfe der numerischen Modelle detailliert untersucht und beschrieben
wurde, bestand die Problematik, dass eine entkoppelte Betrachtung von in-
trinsischer Reaktionsrate, innerem und duBlerem Stofftransport nicht moglich
ist. Im Falle der intrinsischen Formalkinetik wurde die Aktivierungsenergie
herabgesetzt um besonders das katalytische Ziinden bei niedrigen Kiihlmittel-/
Gaseintrittstemperaturen (220-240 °C) abbilden zu konnen. Fiir die innere
Stofftransportlimitierung konnte auf Grundlage der modifizierten intrinsischen
Formalkinetik ein passender analytischer Thiele-Modul-Ausdruck entwickelt
werden. Beziiglich der externen Stofftransportlimitierung ist die Anwendung
etablierter Korrelationen aus der Literatur auf das vorliegende verdiinnte Fest-
bett problematisch. Daher wurden Sherwood-Zahl Korrelationen entwickelt,
die die Messwerte in Bezug auf Temperaturverlauf und Umsatz am Reaktor-
austritt mit sehr hoher Ubereinstimmung wiedergeben. Die Modifikation der
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Abbildung 8.20: Vergleich von berechneten (0D-, 2D-Modell) und experimentell gemessenen Um-
sdtzen am Reaktoraustritt

Beschreibung des Wirme- und Stoffiibergangs im vorliegenden Festbett stehen
durch die Analogie von Warme- und Stoffiibergang in Einklang.

8.4 Entwicklung eines numerischen
teilaufgelosten 3D-Festbettreaktormodells

Bisherige numerische Untersuchungen waren auf homogenisierte Modelle
begrenzt. Eine Aussage iiber die explizite Temperatur der jeweiligen Kataly-
satorpartikel ist damit nicht moglich, da keine getrennte Energiebilanz fiir die
feste Phase (Katalysator und Inertmaterial) aufgestellt werden kann. Der Grund
liegt darin, dass nicht der gesamte Feststoffanteil katalytisch aktiv ist und es
auch keine kontinuierliche Wirmeleitung zwischen den Katalysatorpartikeln,
an denen die Reaktionswirme freigesetzt wird, gibt. Um vor allem Aussagen
iiber die Uberhitzung der Katalysatorpartikel treffen zu konnen, wurde ein
numerisches teilaufgeldstes Modell entwickelt. Dieses besteht aus den Kataly-
satorpartikeln, die in ihrer Dimension aufgeldst werden und pords sind, sowie
einer quasihomogenen Phase bestehend aus Inertmaterial und den gasférmigen
Reaktionsedukten bzw. -produkten. In Abbildung 8.21 ist das teilaufgeloste
numerische Reaktormodell schematisch dargestellt.

Bisher ist kein vergleichbares Modell aus der Literatur bekannt, welches die
Katalysatorpartikel in einer Matrix aus inerten Partikeln inklusive Reaktion
beschreibt. Der gro3e Vorteil von diesem numerischen teilaufgeldsten Fest-
bettmodell liegt darin, dass der Wirme- und Stofftransport an und in den
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Abbildung 8.21: Schemtische Darstellung des numerischen teilaufgeldsten Festbettreaktormodells

pordsen Katalysatorpartikeln numerisch abgebildet wird. Eine Verwendung
von Porenwirkungsgraden und externen Wirkungsgraden ist daher nicht no-
tig. Die Homogenisierung der inerten SiC-Partikel wurde aufgrund der ho-
hen Anzahl von Partikeln vorgenommen. Ein Meter Reaktionsrohr mit der
in Kapitel 7 angewendeten Verdiinnung entspricht etwa 1.500 Katalysator-
pellets und 26.000 SiC-Partikeln. Dies ist gegenwirtig numerisch nur mit
sehr hohem Rechenaufwand zu bewerkstelligen. Aufgeloste Festbettsimula-
tionen in der Literatur begrenzen sich gegenwirtig auf ein- bis zweistellige
Partikelanzahlen [48] [50] [123] [153] [218] und/ oder treffen Vereinfachun-
gen beziiglich der Reaktion (z.B. Oberflichenreaktion an nicht pordsen Parti-
keln) [50] [96] [153] [218]. Eine Ubersicht zum aktuellen Stand der partikel-
aufgeldsten Festbettreaktormodellierung mittels CFD findet sich in [96].

Fiir die Berechnung des numerischen teilaufgelosten Festbettreaktormodells
wurde die Reaktorlidnge auf 30 cm begrenzt. Dies ist ausreichend um den Be-
reich des Hot-Spots aufzuldsen. Von den genannten 30 cm Modellldnge sind
26,5 cm Kkatalytisch aktiv und jeweils eine kurze Einlauf- und Auslaufstre-
cke integriert, welche die numerische Stabilitdt erhohen. Das Modell besitzt
insgesamt 2,2 Mio. Gitterzellen und benétigt eine Rechenzeit von durchschnitt-
lich 10 h auf 40 Kernen (Intel(R) Xeon(R) CPU E5-2660 v4 at 2.00 GHz) mit
jeweils 6.400 MB verfiigbarem Arbeitsspeicher. Die zylindrischen Katalysator-
partikel wurden ohne Zufallsalgorithmus moglichst gleichméBig verteilt. Das
Multipoint-Thermoelement aus den experimentellen Untersuchungen wurde
zur Vereinfachung numerisch nicht integriert.

In Abbildung 8.22 ist die Temperatur-, axiale Geschwindigkeits- und CO,-
Molbruchverteilung fiir eine Schnittebene durch das Modell dargestellt. Der
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zugehdrige Gasdruck liegt bei 30 bar und 100 % Last, was folglich dem
Messpunkt mit der hochsten Maximaltemperatur (vgl. Abb. 7.6) entspricht.
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Abbildung 8.22: Temperatur-, axiale Geschwindigkeits- und CO,-Molbruchverteilung fiir eine
Schnittebene durch das 3D-Modell

Wie sich aus Abbildung 8.22 erkennen ldsst, kommt es rund 4 cm nach Beginn
der Katalysator-Inertmaterial-Schiittung zu einem Temperaturmaximum von
513 °C im Zentrum. Ein signifikanter Temperaturunterschied zwischen Kata-
lysatorpartikeln und umgebender quasihomogener Matrix besteht nicht (vgl.
Abb. 8.23a). Dies kann teilweise dem Modell geschuldet sein, welches einen di-
rekten Kontakt zwischen Katalysatorpartikeln und homogenisierter SiC-Phase
ohne Wirmeliibertragungswiderstand annimmt. Die Verteilung der Geschwin-
digkeitskomponente in axialer Richtung (Abb. 8.22) verdeutlicht eine relativ
homogene Verteilung der Stromungsgeschwindigkeit mit Zonen reduzierter
Geschwindigkeit in stromungsabgewandter Richtung hinter Katalysatorparti-
keln. Geschwindigkeitsmaxima von bis zu 0,31 ms~! treten in unmittelbarer
Nihe zur Wand, aufgrund der Haftbedingung und dem radialen Porosititsver-
lauf, auf. Beziiglich dem Molbruch von CO, kommt es am rechten Rand der
Darstellung (Abb. 8.22) zu einem Bypasseffekt. Wie ersichtlich ist, befinden
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sich an diesem Rand im Vergleich zum linken Rand weniger Katalysatorpartikel
und damit reagiert das Edukt CO, vermindert ab. Der in Abbildung 8.22 dar-
gestellte horizontale Strich bei einer axialen Position von 41 mm markiert den
Bereich der hochsten Temperaturen. Zugehorige Werte der Temperatur-, axia-
ler Geschwindigkeits- und CO,-Molbruchverteilung sind in Abbildung 8.23
iiber der radialen Koordinate und vergroBert als 2D-Schnittebene dargestellt.
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Abbildung 8.23: Radiale Verldufe der Temperatur-, axialer Geschwindigkeits-, CO,-Molbruchver-
teilung sowie Ausschnitte des Hot-Spot-Bereichs aus Abbildung 8.22

In Abbildung 8.23a verdeutlicht der Temperaturverlauf in radialer Richtung die
geringe Temperaturerhohung der Katalysatorpartikel gegeniiber dem umgeben-
den quasihomogenen Bereich. Dies bedeutet, dass die Reaktionswirme, die am/
im Katalysatorpartikel frei wird, effektiv an die Gasstromung und das inerte SiC
abgegeben wird. Somit ist keine signifikante Partikeliiberhitzung vorhanden.
Abbildung 8.23b gibt die Verldufe von axialer Geschwindigkeits- und CO,-
Molbruchverteilung wieder. Innerhalb der Katalysatorpartikel wird aufgrund
einer sehr geringen Permeabilitit die axiale Stromungsgeschwindigkeit nahezu
0. In unmittelbarer Wandnihe erreicht die axiale Stromungsgeschwindigkeit
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ein Maximum, was unter anderem auf die Erhohung der Schiittungsporositét
zuriickzufiihren ist. Der CO,-Molbruchverlauf verdeutlicht den in Abbildung
8.22 gezeigten Bypasseffekt am rechten Rand der Geometrie. AuB3erdem kann
ansatzweise erkannt werden, wie CO, ins Katalysatorpartikelinnere eindringt
(Abb. 8.23b). Eine vergroferte Abbildung der CO,-Molbruchverteilung ist in
Abbildung 8.24 dargestellt.
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Abbildung 8.24: VergroBerte Darstellung aus Abbildung 8.23c mit angepasster Farbskala

Bei einer noch hoheren Vergroferung kann festgestellt werden, dass die signi-
fikanten CO,-Molbruchgradienten rund 400 um in die pordsen Katalysator-
partikel eindringen, wobei dieser Wert stark vom ausgewihlten Partikel und
dessen Position im Reaktor abhiingt. In Abbildung 8.25 ist ein Vergleich zwi-
schen experimentellen Messdaten der Temperaturverldufe im Festbettreaktor
und numerisch berechneten Temperaturprofilen fiir vier verschiedene Betriebs-
punkte dargestellt.

Wie aus Abbildung 8.25 hervorgeht sind die berechneten Temperaturmaxi-
ma im Vergleich zu den Messdaten um rund 100 °C niedriger. Dies ist der
Wirmeleitfahigkeit der inerten Schiittung geschuldet, welche die Reaktions-
wirme zu stark abfiihrt. Als Grund kann ein fehlender Widerstand zwischen
Katalysatorpartikeln und homogenisierter SiC-Phase genannt werden. Dieser
Widerstand kann durch eine Herabsetzung der Partikelwéarmeleitfahigkeit fiir
die Berechnung der Bettwirmeleitfihigkeit (homogenisierter Bereich) simu-
liert werden. In den Berechnungen von Kapitel 5.3.1 konnte zwar die effektive
radiale Wirmeleitfihigkeit der bidispersen Schiittung fiir quasihomogene Mo-
delle bestimmt werden, jedoch ldsst sich daraus keine eindeutige Aussage liber
die Partikelwarmeleitfdhigkeiten des Katalysators bzw. SiC ableiten. Aus die-
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Abbildung 8.25: Vergleich der Simulation mit dem numerischen teilaufgelosten 3D-
Festbettreaktormodell und experimentellen Werten an vier Betriebspunkten

sem Grund wurde fiir die Simulation eine Wiarmeleitfahigkeit von 0,2 fiir die
Katalysatorpartikel und von 40 W m~! K~! fiir die SiC-Partikel verwendet (vgl.
Kap. 5.1). Basierend auf dieser Partikelwirmeleitfihigkeit (1,) von SiC wird
wiederum die Wirmeleitfihigkeit des homogenisierten Bereichs (1p.4) ermit-
telt (vgl. Gl. 2.29 ff). Bezogen auf die Temperaturverldufe der Berechnungen
lassen sich die aus den experimentellen Daten bekannten Temperaturspitzen
wiederfinden. Diese sind aber weniger ausgeprigt. Ein moglicher Grund ist,
dass es im numerischen Modell zu keiner zufélligen rdaumlichen Anhdufung
von Katalysatorpartikeln kommt, wie es vermutlich in der Praxis vorkommt. In
Hinblick auf die Anfangssteigung der berechneten Temperaturverlidufe ist ein
stiarkeres Ansteigen im Vergleich zu den experimentellen Daten zu erkennen.
Dies ist mit hoher Sicherheit den Verdnderungen der intrinsischen Reaktions-
kinetik aus Kapitel 8.3.1 geschuldet. Es kann davon ausgegangen werden, dass
durch diese Anpassungen die intrinsische Reaktionsrate zu stark erhéht wurde.
Insgesamt stellt das vorgestellte numerische teilaufgeloste 3D-Festbettreak-
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tormodell ein niitzliches Werkzeug zur Untersuchung von Einzeleffekten wie
Partikeliiberhitzung etc. dar. Fiir eine Modellierung der gesamten Festbettldn-
ge ist der rechentechnische Aufwand gegenwirtig noch nicht gerechtfertigt,
was auch der hohen Partikelanzahl aufgrund der Verdiinnung mit Inertmaterial
geschuldet ist. Das vorliegende bidisperse Katalysator-Inertmaterial-Festbett
lasst sich beziiglich dem Warmetransport noch nicht treffend wiedergeben. Ei-
ne kiinstliche Reduzierung besonders der SiC-Partikelwirmeleitfahigkeit gibt
die experimentellen Verldufe genauer wieder und stellt eine Art Widerstand
zwischen den Katalysatorpartikeln und der homogenisierten Phase dar.

8.5 Re-Evaluation der Reaktordimensionierung

Mit Hilfe der vorangegangenen numerischen Modelle wurde eine Re-Evaluation
der Reaktordimensionierung durchgefiihrt, mit dem Ziel mogliche Verbesse-
rungen in Bezug auf die Dimensionierung der Reaktionsrohre und deren An-
zahl vorzunehmen. Gleichzeitig wurde dabei eine Hochskalierung auf 1 MW
angewendet. Die genannte Leistung von 1 MW entspricht dabei dem Brenn-
wert des produzierten Methanmassenstroms bei Volllast und Vollumsatz.

Da es durch die Verdiinnung der Katalysatorpartikel eine sehr hohe Anzahl an
Kombinationsmoglichkeiten der jeweiligen Massen-/ Volumenanteile in der
bidispersen Mischung gibt, wurden hieraus zwei Szenarien ausgewdhlt:

* Identische Katalysator-Intertmaterialmischung wie in den experimentel-
len Versuchen.

* Reine (monodisperse) Katalysatorschiittung mit einer reduzierten Ak-
tivkomponente-Beladung.

Die beiden genannten Schiittungen sind zusammen mit zugehorigen Eigen-
schaften schematisch in Abbildung 8.26 dargestellt.

Um eine Vergleichbarkeit der beiden Schiittungen (Abb. 8.26) beizubehalten,
muss das Produkt aus AuBenoberfliche der Katalysatorpartikel Ay, und der
Aktivkomponente-Beladung wy,; identisch sein (GI. 8.7).

1
Akat bd * Wkat,bd = Akat,md * Okat,md 8.7)

Die Aulienoberflache der Katalysatorpartikel ldsst sich durch die Anzahl der
Katalysatorpartikel 72, und deren jeweilige Oberfliche O |, bestimmen (GL. 8.8).
Die Laufvariable i beriicksichtigt dabei die bidisperse (bd) und monodisperse
(md) Schiittung.
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Bidispers Monodispers

Quatba = 0,334 Quatma = 1
¥4 = 0,453 W4 = 0,452°
Opapa = 55 Opatma = 18
Moedpd = 0,55° Mocdmd = 0,34°
Wm!K! Wm!K!

Abbildung 8.26: Schematische Darstellungen der beiden untersuchten Reaktorbefiillungen. ¢ Bei-
spielwert fiir D = 30 mm, © bezogen auf Eintrittsbedingungen

Akar,i = Np,i- Op (8.8)

Die Partikelanzahl hingt vom Feststoffanteil (1 — ¥;) im Reaktorvolumen V/,
dem Anteil Katalysator am Feststoffvolumen Q. .;, der Katalysatordichte und
der Partikelmasse m, eines einzelnen Katalysatorpartikels ab (Gl. 8.9).

V. (1 - lPt) ‘ Qkat,i * Pkat

Np,i = ", (8.9)

Fiir beide Szenarien aus Abbildung 8.26 gilt, dass die Oberfliche und Masse
eines einzelnen Katalysatorpartikels sowie das Reaktorvolumen konstant sind.
Werden obige Gleichungen zusammengefiihrt und konstante Groen gekiirzt,
ergibt sich die bereits umgeformte Gleichung 8.10.

1 —%y
1-Y,4
Unter der Annahme einer Massenbeladung des verwendeten Katalysators von
55 % Ni Wkar,pa resultiert damit fiir den Katalysator eine Massenbeladung von
18 % Ni (GI. 8.10). In Abbildung 8.27 sind weitere Randbedingungen und das
schematische Vorgehen zur numerischen Re-Evaluation der Reaktordimensio-
nierung dargestellt.

Ausgehend vom Reaktionsrohrinnendurchmesser dg ; und der Rohranzahl (der
Reaktionsrohre) ng errechnet sich mit Gleichung 8.11 nach [207] der Durch-
messer des berohrten Gebietes D g,

Wkat,md = * Okat,bd * Wkat,bd (8.10)
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Randbedingungen: Vorgehen:
*  Druck: 10 - 30 bar

*  20-100 % Lastmodulation Startwerte:

d,;=20..60 mm
*  Reine stchiometrische H,/CO, Eduktmischung o
*  Kiihlmittel- /Gaseintrittstemperatur = 250 °C Bedingung:
«  Rohrwandstirke der Reaktionsrohre = 10 % vom Ty = 650 °C

Innendurchmesser

«  Brennwerte des produzierten o
K ohre
Methanmassenstroms bei Volllast und Vollumsatz
=1 MW -
Bedingung: ZielgroBen:
dXco, _
o> 1%m’! Dreakiors VReaktor

Lyeq

Abbildung 8.27: Prinzipielles Verfahren zur Re-Evaluation der Reaktordimensionierung

Dy =21, [—Z @8.11)
7O

Dabei ist ¢, die Rohrteilung und Oy ein Beiwert fiir die Anordnung der Roh-
re [207]. Das Verhiltnis von Rohrteilung zu AuBendurchmesser der Reakti-
onsrohre dg o (Gl. 8.12) ist mit > 1,2 [207] bzw. 1,3 [44] anzunehmen.

1, S

dra > 1,3 (8.12)
Dieses Verhiltnis von Rohrteilung zu Auflendurchmesser der Reaktionsroh-
re muss so gewdhlt werden, dass die Reaktionswidrme an das Kiihlmedium
abgegeben werden kann, ohne dass sich die Reaktionsrohre gegenseitig beein-
flussen. Im Folgenden wird ein Wert von 1,3 verwendet. Der Parameter Oy
in Gleichung 8.11 beschreibt eine Geometriegro3e, welche abhingig von der
Anordnung der Reaktionsrohre ist. Fiir eine platzsparende Dreiecksanordnung
ist O = 1, 15 [207]. Vereinfachend wurde der AuBendurchmesser der Reakti-
onsrohre als 1,2 mal dem Innendurchmesser angenommen. Folglich also eine
Rohrwandstérke von 10 % des Innendurchmessers.
Zur Berechnung des minimalen Reaktorvolumens (ohne Mantelrohr) wird
Gleichung 8.13 verwendet, in der ein Abstand von 20 mm um das berohrte
Gebiet enthalten ist. Dabei wird nur die Hohe des Festbettes (/p.;;) berlick-
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sichtigt. Die Deckel iiber den Rohrspiegeln, sowie Ein- und Auslaufstrecken
der Reaktionsrohre flieen nicht mit ein.

VReaktor =

7+ (Dpy +40 mm)?

4

' lbett

(8.13)

In Abbildung 8.28 und Tabelle 8.4 sind die Ergebnisse fiir den Fall der

Katalysator-Inertmaterial-Schiittung zusammengestellt.
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Abbildung 8.28: Ergebnisse der bidispersen Katalysator-Inertmaterial-Schiittung bei 30 bar fiir
verschiedene Rohrdurchmesser (2D-Modell inkl. Multipoint-Thermoelement,
@** (Gl. 8.4) und Sherwood-Zahl aus Kapitel 8.3.3)

Tabelle 8.4: Ergebnisse der bidispersen Katalysator-Inertmaterial-Schiittung bei 30 bar fiir ver-
schiedene Rohrdurchmesser (2D-Modell inkl. Multipoint-Thermoelement, ®** (GL.

8.4) und Sherwood-Zahl aus Kapitel 8.3.3)

dri Tmax NR Xco, lbetr DBr  Vreaktor Uein Rep cin Miar
mm °C m m m? ms~! kg
20 57424600 0,99 0,71 099 0,57 0,043 42 39
25 647,3 480 0,99 0,60 1,11 0,52 0,035 34 42
30 649,5 80 099 194 054 0,83 0,144 140 33
38 650,4 20 0,98 3,99 0,34 1,08 0,359 349 27
50 658,6 5 097 7,18 023 1,28 0,829 807 21
60 616,5 0,93 15,28 0,12 1,46 2,880 2803 13

4 Maximaltemperatur immer < 650 °C, daher Beispielfall

lasst, gibt es immer gegenldufige Tendenzen mit steigendem Reaktionsrohrin-
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8.5 Re-Evaluation der Reaktordimensionierung

nendurchmesser. Besonders in Abbildung 8.28 diirfen die Schnittpunkte der
Verlédufe nicht als Optimum o.4. gedeutet werden. Vielmehr ist ein Ausschluss-
verfahren und eine Gewichtung von Einzelparametern wie Reaktorvolumen,
Rohranzahl etc. vorzunehmen. Ein Innendurchmesser der Reaktionsrohre von
30 mm bietet aus Sicht von Bettlinge, Reaktorvolumen und Stromungsge-
schwindigkeit (Druckverlust) einen gangbaren Kompromiss und bestitigt die
in der vorliegenden Arbeit getroffene Dimensionierung.
In Abbildung 8.29 und Tabelle 8.4 sind die Ergebnisse fiir den Fall der rei-
nen Katalysatorschiittung mit reduzierter Aktivbeladung zusammengestellt.
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Abbildung 8.29: Ergebnisse der monodispersen Katalysatorschiittung bei 30 bar fiir verschiedene
Rohrdurchmesser (2D-Modell inkl. Multipoint-Thermoelement, ®** (Gl. 8.4)
und Sherwood-Zahl aus Kapitel 8.3.3)

Tabelle 8.5: Ergebnisse der monodispersen Katalysatorschiittung bei 30 bar fiir verschiedene Rohr-
durchmesser (2D-Modell inkl. Multipoint-Thermoelement, ®** (Gl. 8.4))

dri Tmax nr  Xco, lbetr DBr Vreaktor Uein Repein Miar
mm °C m m m ms~! kg
20 630,34100 0,99 2,69 040 094 0,259 455 79
25 652,0 35 0,98 423 0,30 0,99 0,474 832 69
30 656,7 15 0,98 597 0,23 1,10 0,768 1348 61
38 656,6 5 0,96 9,07 0,17 1,22 1,436 2521 50

4 Maximaltemperatur immer < 650 °C, daher Beispielfall

Aufgrund der im Vergleich zu SiC geringeren Wirmeleitfahigkeit der Kataly-
satorpartikel ergibt sich eine geringere Wirmeleitfahigkeit des reinen Kataly-
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satorbettes im Vergleich zum bidispersen Fall (Abb. 8.28, Tab. 8.4). Dies kann
prinzipiell durch eine Erhohung der Gasgeschwindigkeit kompensiert werden,
was aber entsprechend hohere Druckverluste erzeugen wiirde. Zum Erreichen
eines Art Gleichgewichtszustandes (Gradient < 1 % m~!) sind im Vergleich
mit der bidispersen Schiittung hohere Festbettlangen erforderlich. Fiir den Fall
reiner Katalysatorschiittungen mit reduzierter Aktivbeladung erscheinen Re-
aktionsrohrinnendurchmesser im Bereich 20-25 mm am geeignetsten.
Zusammenfassend ldsst sich festhalten:

» Ein Reaktionsrohrinnendurchmesser von 30 mm ist fiir die vorliegende
bidisperse Katalysator-Inertmaterial-Schiittung gut geeignet.

» Eine Verwendung der genannten reinen Katalysatorschiittungen mit re-
duzierter Aktivkomponente-Beladung ist moglich. Die geringere War-
meleitfihigkeit der reinen Katalysatorschiittung im Vergleich zu bidi-
spersen Festbetten kann mit hoherer Stromungsgeschwindigkeit kom-
pensiert werden.

* Festbetten bestehend aus Katalysator mit sehr geringer Aktivkomponente-
Beladung im Bereich des Gaseintritts und anschlieBender Verwendung
von Katalysator mit hoher Aktivkomponente-Beladung kann die Tem-
peraturentwicklungsproblematik begrenzen.
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9 Anwendungsbeispiel:
Power-to-SNG mit hohem
Wirkungsgrad

In den vorangegangenen Kapiteln wurde der Aufbau, die experimentellen Er-
gebnisse und numerische Untersuchungen eines Festbettmethanisierungsre-
aktors mit Siedewasserkiihlung dargelegt. Um dessen Nutzen in technischen
Anwendungen aufzuzeigen, wurde das vorgestellte Festbettreaktorkonzept mit
integrierter Siedewasserkiihlung zusammen mit einem unter Druck betrie-
benen SOEC-System gekoppelt, um einen neuartigen PtSNG-Prototypen zu
errichten. Dies erfolgte im Rahmen des von der Fuel Cells and Hydrogen
Joint Undertaking (FCH-JU) unterstiitzen Europdischen Forschungsprojektes
HELMETH (Grant Agreement Nummer 621210) [39]. HELMETH steht dabei
fiir Integrated High-Temperature ELectrolysis and METHanation for Effec-
tive Power to Gas Conversion mit dem Ziel den Machbarkeitsnachweis einer
hocheffizienten PtSNG-Technologie zu erbringen (Abb. 9.1).
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Abbildung 9.1: Schematisches Konzept des HELMETH Forschungsprojektes
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9 Anwendungsbeispiel: Power-to-SNG mit hohem Wirkungsgrad

Sieben Projektpartner (Karlsruher Institut fiir Technologie, Sunfire GmbH, Po-
litecnico di Torino, European Research Institute of Catalysis, Nationale Tech-
nische Universitidt Athen, Ethos Energy Italy, DVGW Forschungsstelle am
Engler-Bunte-Institut) haben wihrend der Projektlaufzeit (04.2014 - 12.2017)
an der technischen Realisierbarkeit von PtSNG-Wirkungsgraden > 85 % gear-
beitet (GI. 9.1).

nicas - Ho cHa
Pel

Durch die thermische Integration von exothermer CO,-Methanisierung und
Hochtemperatur-Dampfelektrolyse ergibt sich das Potenzial einer deutlichen
Wirkungsgradsteigerung gegeniiber dem Stand der Technik. Das im HELME-
TH Projekt verwendete Hochtemperatur-Dampfelektrolyse-System der Firma
Sunfire GmbH war das weltweit erste, welches unter Driicken von bis zu
15 bar betrieben wurde [24] [73] und ist in Abbildung 9.2 dargestellt. Dabei
wurden Stacks kommerzieller Grof3e in einem System das keine Laborumge-
bung darstellt verwendet. Dies unterscheidet das System der Firma Sunfire von
experimentellen Versuchsaufbauten in Forschungslaboren, bei denen einzelne
Zellelemente als auch sogenannte Short-Stacks (etwa 2-10 Zellen) bei Driicken
von bis zu 100 bar getestet wurden [80] [93] [162] [201] [208].

NPISNG = > 85% 0.1

Abbildung 9.2: Druckbehilter des SOEC-Systems inklusive Elektrolysekomponenten

Die thermische Kopplung von Elektrolyse und CO,-Methanisierung (Abb.
9.3) erfolgte durch die Bereitstellung von Sattdampf aus der Kiihlung der
Methanisierungsreaktion als Edukt fiir die Dampfelektrolyse. Der in der
Hochtemperatur-Dampfelektrolyse erzeugte Wasserstoff diente wiederum als
Reaktant fiir die CO,-Methanisierung.

Wihrend des gekoppelten Betriebs beider Module hat die Kiihlung des CO,-
Methanisierungsmoduls iiber eine Zwischendruckstufe Sattdampf bereitge-
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Abbildung 9.3: Gekoppelter HELMETH Prototyp bestehend aus CO,-Methanisierungsmodul
(links) und SOEC-System (rechts)

stellt, welcher am Eintritt der SOEC auf den jeweiligen Betriebsdruck ein-
gestellt wurde (Abb. 9.4).
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Abbildung 9.4: Beispielhafte Betriebsdaten der SOEC wihrend eines gekoppelten Versuches bei
Teillast (SOEC: Drei Stacks mit je 30 Zellen [73])

Dabei hat sich gezeigt, dass es bei der Dampfmassenstromregelung am Eintritt
des SOEC-Systems zu unerwarteten Fluktuationen des Dampfmassenstroms
kommt, welche sich direkt auf die Zellspannung und Stromstérke der Elek-
trolyseeinheit auswirkten (Abb. 9.4). Zur Pravention von Beschidigungen der
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9 Anwendungsbeispiel: Power-to-SNG mit hohem Wirkungsgrad

Elektrolysestacks, welche im Betrieb Differenzdriicke von maximal < 100 mbar
zwischen Anoden- und Kathodenseite aushalten, wurde das SOEC-System au-
tomatisch abgeregelt. Ein stabiler gekoppelter Betrieb war dadurch nur {iber
kiirzere Zeitriume moglich. Als moglicher Grund fiir die Fluktuationen der
Dampfmassenstromregelung ist die Verwendung von Sattdampf zu nennen.
Durch Warmeverluste in der Transportstrecke kann eine Zweiphasenstromung
aus Dampf und Kondensat entstehen, welche die korrekte Funktionsweise des
Massenstromreglers behindert.

Aufgrund oben aufgefiihrter technischer Hiirden der Kopplung beider Modu-
le wurde die Berechnung des PtSNG-Wirkungsgrades mit aussagekriftigeren
Messdaten aus dem getrennten Einzelbetrieb vorgenommen. Die Definition des
Wirkungsgrades aus Gleichung 9.1 wurde zur besseren Vereinbarkeit mit ge-
messenen Werten auf den Wasserstoffstrom (stochiometrische Eduktmischung
und eine Selektivitit zu Methan von 1) bezogen und ein zusitzlicher Wirme-
strom Q,, eingefiihrt (GI. 9.2) [73].

0,25 -np2 - Xpg2 - Ho,cH4
Pel + Qzu

Dieser Wirmestrom O, gibt an wie viel in der Methanisierungsanlage zu-
sétzlich elektrisch geheizt werden muss, um die notwendige und durch den
Dampfumsatz (DU) in der SOEC bedingte Dampfmenge bereitzustellen (GI.
9.2). Der Ausdruck 7igamp f,mern gibt dabei den Stoffstrom Dampf aus der
Reaktorkiihlung an, der nur aufgrund der Reaktionswirme erzeugt wird.

NPtSNG,CH4 = 9.2)

. n
O = ﬁ—ﬁdampf,mem - Ah 9.3)

Die spezifische Enthalpiedifferenz Ak (Gl. 9.3) gibt die benotigte Energie-
menge wieder, welche zur Erzeugung des zusitzlichen Dampfs benotigt wird.
Diese hingt wiederum von der Sattdampftemperatur und der Temperatur des
zusitzlich benotigten Wassers ab.

h” T am me - h Twus‘s‘er
Ah (Taamp £ metn) = h (Twasser) ©.4)
Mu20

Die elektrisch aufgenommene Leistung des SOEC-Systems P,; wird durch den
Quotienten aus oberem Heizwert der produzierten Wasserstoffmenge und dem
SOEC-Wirkungsgrad inklusive Warmeverlusten npear 10ss,soEc ausgedriickt
(GL. 9.5).
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_ Vuantp - HoH2

Pe; 9.5

Nheat loss,SOEC

Zusammengefasst ergibt sich der kombinierte Wirkungsgrad np;syG,cH4 in
Gleichung 9.6.

0,25 np2 - Xp2 - Ho,cH4

NPtSNG,CH4 = 9.6)

% (% _’;ldampf,meth) “Ah
Zur Berechnung des kombinierten Wirkungsgrades wurde ein iiber alle Versu-
che ermittelter Wasserstoffumsatz von 98,96 % genutzt, was einem Methanan-
teil von 95 vol.-% im Produktgas entspricht und somit sehr konservativ ist. Fiir
den Dampfumsatz wurden 70 % aus Versuchen bei Dauerlast ausgewihlt, ob-
wohl Dampfumsitze von bis zu 90 % vom Elektrolysehersteller bei Einzelver-
suchen gezeigt wurden [24]. Fiir den Elektrolysewirkungsgrad wurde ein Wert
von 1,05 (105 %) verwendet. Der Grund fiir einen Wirkungsgrad iiber 100 %
ist die Verwendung des oberen Heizwertes (Standardreaktionsenthalpie) in der
Wirkungsgradberechnung und die Zufuhr von Dampf aus der Methanisierung
(externe Dampfquelle) [73]. Das Maximum fiir den Elektrolysewirkungsgrad
liegt bei rund 114 % und wird aus dem Verhiltnis von Standardreaktions-
enthalpie und der Reaktionsenthalpie bei SOEC-Betriebstemperatur gebildet
(vgl. Abb. 2.1). Ein wichtiger Grund fiir den reduzierten Wirkungsgrad der
Elektrolyse ist die Zunahme von Wirmeverlusten bei hoherem Betriebsdruck.
Dies ist der mit dem Druck zunehmenden Wirmeleitfahigkeit des fiir die SOEC
verwendeten Ddmmstoffes geschuldet.

Zusammengefasst ergibt sich mit den oben genannten Zahlenwerten Sdule 1 in
Abbildung 9.5.

Somit wurde ein Wirkungsgrad von 76,2 % fiir den neuartigen PtSNG-Pro-
totyp basierend auf Messwerten der Einzelmodule erreicht. Wird ausgehend
von diesem Wirkungsgrad eine Sensitivititsanalyse durchgefiihrt, so zeigt sich
in Abbildung 9.5, dass besonders durch eine Steigerung des Dampfumsatzes,
welcher im HELMETH Projekt bis zu 90 % erreichte [73], und eine Redu-
zierung der Wirmeverluste PtSNG-Wirkungsgrade von bis zu 80 % und sogar
dariiber erreicht werden konnen. Fiir die groBtechnische Realisierung dieses
PtSNG-Konzepts ist folglich ein PtSNG-Wirkungsgrad von rund 80 % realis-
tisch.

Zusammenfassend lidsst sich festhalten, dass im Rahmen des HELMETH
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9 Anwendungsbeispiel: Power-to-SNG mit hohem Wirkungsgrad
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Abbildung 9.5: Sensitivititsanalyse des berechneten PtSNG-Wirkungsgrades

Projekts das weltweit erste PtSNG-Modul bestehend aus katalytischer CO,-
Methanisierung und unter Druck betriebener Hochtemperatur-Dampfelektro-
lyse gebaut wurde. Durch die thermische Integration beider Module konnte
der PtSNG-Wirkungsgrad im Vergleich zu gegenwirtig betriebenen Anlagen
wie dem Audi e-gas Projekt in Welte (Wirkungsgrad = 54 %, vgl. Kap. 2.2.4)
signifikant gesteigert werden. Diese im HELMETH Projekt auf Basis experi-
menteller Daten nachgewiesene Wirkungsgradsteigerung bei thermischer In-
tegration ist dabei nicht nur auf die CO,-Methanisierung begrenzt, sondern
eignet sich auch fiir andere exotherme Reaktionen, die Wasserstoft als Reak-
tant bendtigen [5] [158].
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10 Zusammenfassung und Ausblick

Ziel der vorliegenden Arbeit war die Erarbeitung und tiefgreifende Durch-
dringung der physikochemischen Prozesse eines kompakten Reaktorkonzeptes
zur effizienten Methanisierung von CO, iiber einen breiten Betriebsbereich.
Dieses Konzept diente dazu, als Teil eines neuartigen PtSNG-Prozesses ein-
gesetzt zu werden. Dabei wird die Reaktionswidrme der Methanisierung zur
Dampferzeugung genutzt, welcher in einer Hochtemperatur-Dampfelektrolyse
elektrochemisch zu H, umgesetzt wird.

Um bei der CO,-Methanisierung eine effektive Reaktionskontrolle und einen
moglichst vollstindigen Umsatz der Edukte zu erreichen, wurde eine detaillier-
te Untersuchung und Optimierung der ablaufenden Transportprozesse durch-
gefiihrt. Diese Untersuchungen der komplexen Wechselwirkungen erfolgten
numerisch und experimentell.

Aus verschiedenen Griinden wie Preis, Robustheit, Wartungsmoglichkeiten
und Modulierbarkeit wurde die Reaktortechnologie auf Festbettreaktoren fi-
xiert. Bekannte Festbettverfahren zur katalytischen Methanisierung besitzen
iiblicherweise eine thermodynamische Temperaturbegrenzung in einer Serie
adiabater Reaktoren oder bauliche Manahmen zur Temperaturkontrolle in ge-
kiihlten Reaktoren. Fiir Nickel-Katalysatoren, welche iiblicherweise verwendet
werden, konnte die maximale Betriebstemperatur mit Hilfe von publizierten
Daten auf < 650 °C eingegrenzt werden. In diesem Temperaturbereich kommt
es zu keinem signifikanten Aktivititsverlust durch thermisches Sintern.

Eine wichtige Anforderung an die Methanisierung war ein mdglichst voll-
standiger Eduktumsatz. Mit der Prozesssimulation von Reaktorkonzepten be-
stehend aus adiabaten und gekiihlten Reaktoren, wurden verschiedene Kon-
zepte bzgl. Produktgasqualitit und Dampfproduktion (fiir die Elektrolyse)
untersucht. Dabei hat sich ein Konzept bestehend aus zwei Reaktoren mit
einer Zwischenabtrennung von Produktwasser und einer direkten Kiihlung
mit Siedewasser als am geeignetsten fiir die thermische Integration mit einer
Hochtemperatur-Dampfelektrolyse herausgestellt.

Die Auslegung des Methanisierungsreaktors erfolgte mit Hilfe numerischer Si-
mulationen unterschiedlicher Komplexitit. In Bezug auf geeignete intrinsische
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Reaktionsraten zur Beschreibung der CO,-Methanisierung iiber einen breiten
Druck- und Temperaturbereich hat sich eine Einschritt-LHHW-Formalkinetik
als am Praktikabelsten erwiesen. Diese intrinsische Formalkinetik wurde mit
Hilfe von Wirkungsgraden, die die Limitierung der Reaktion durch Diffusions-
vorginge beschreiben, erginzt und somit auf die hier verwendeten Katalysator-
partikel im industriellen MaB3stab angewendet. In Bezug auf die geometrischen
Abmessungen, Rohranzahl des Rohrbiindelreaktors und Betriebsbedingungen
wie Massenstrom und Gasdruck wurden zahlreiche Parameterstudien durch-
gefiihrt. Eine Einbeziehung des Stromungsprofils im Festbettreaktor aufgrund
eines radialen Porositétsprofils, sowie die Beriicksichtigung von axialen Di-
spersionsvorgédngen, hatte keinen nennenswerten Einfluss auf die Simulations-
ergebnisse des auszulegenden Reaktors. Es konnte folglich gezeigt werden,
dass der Detaillierungsgrad der numerischen Modelle im vorliegenden Fall
einen untergeordneten Einfluss hat. Final wurde ein Rohrbiindelreaktor mit
Siedewasserkiihlung und 6 parallel durchstromten Reaktionsrohren des Innen-
durchmessers 30 mm ermittelt.

Wie sich bereits in der numerischen Reaktorauslegung gezeigt hat, ist ei-
ne Verdiinnung der Katalysatorschiittung mit inerten Partikeln in der Lage
die Wirmefreisetzung innerhalb der Festbetten zu beeinflussen und damit ein
Uberhitzen des Katalysators zu verhindern. Deshalb wurden die Eigenschaf-
ten von bidispersen Schiittungen am Beispiel von Katalysator-Siliciumcarbid
niher untersucht. Da es in der Literatur gegenwirtig keine kompletten Korre-
lationen zur Beschreibung der effektiven Wirmeleitfahigkeit bidispersen Fest-
bettschiittungen bestehend aus Partikeln stark unterschiedlicher Partikelwir-
meleitfihigkeit gibt, wurden verschiedene Ansitze verglichen. Kombinationen
etablierter Ansitze zur Beschreibung einer bidispersen Schiittung, zeigten je
nach Kombination eine hohe Schwankungsbreite der berechneten effektiven
Wirmeleitfahigkeit. Angesichts der starken Temperaturabhiingigkeit von Reak-
tionsraten in einem katalytischen Reaktor bendtigt man hohere Genauigkeiten
oder experimentelle Daten.

Um eine erweiterte Moglichkeit zur Temperaturkontrolle im katalytischen Fest-
bett zu erdffnen wurde eine gestufte CO,-Zugabe entwickelt, welche die maxi-
male Reaktortemperatur aufgrund der stark exothermen Reaktion aktiv thermo-
dynamisch begrenzt. Fiir eine mdglichst vollstindige Nutzung der Reaktions-
wirme zur Erzeugung von Dampf fiir die Elektrolyse wurden alle Reaktorstufen
inklusive optionaler gestufter CO,-Zugabe in einem einzigen Reaktorbehilter
untergebracht. Aulerdem konnte auf der Siedewasserseite des Reaktorbehil-
ters eine Dampftrommel zur weiteren Verringerung von Wirmeverlusten an
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die Umgebung untergebracht werden.

Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen wurde die Reaktortempera-
tur iiber die Druckregulierung des erzeugten Dampfes eingestellt. Dies fiihrte
zu einer dauerhaften Temperaturstabilitit in einem Bereich von = 0,05 °C.
Versuche mit reinen Katalysatorfestbetten haben ergeben, dass die Reaktion
deutlich schneller und mit einer hoheren Maximaltemperatur ablduft als bei
den numerischen Voruntersuchungen berechnet. Aus diesem Grund wurde eine
Verdiinnung der Festbetten mit SiC vorgenommen und die Eignung bidisperser
Schiittungen zur Begrenzung der Maximaltemperatur erfolgreich bei 10-30 bar
Gasdruck und einer Lastmodulation von 20-100 % demonstriert. Durch eine
Variation der Siedewassertemperatur (220-280 °C) konnte neben einer opti-
malen Kiihlmitteltemperatur eine starke Limitierung der Reaktion durch Stoft-
transportvorginge und eine niedrige effektive Aktivierungsenergie der CO,-
Methanisierung experimentell gezeigt werden. Eine Variation des Gasdruckes
im Bereich von 10-30 bar (bei konstantem Eduktmassenstrom) hatte fast keine
Auswirkung auf die Wiarmefreisetzung im Festbett und damit auch nicht auf die
effektive Reaktionsrate. Somit heben sich die Druckeinfliisse auf die intrinsi-
sche Reaktionsrate, die Stofftransportlimitierung und den Wirmetransport im
Festbett auf. Eine Massenstromerhohung der Edukte bei konstantem Gasdruck
bewirkte eine Steigerung der Maximaltemperatur des Hot-Spots. Damit steigt
die Wirmefreisetzung mit dem Massenstrom stidrker an als die Warmeabfuhr
aus dem Festbett. Durch einen geschichteten Aufbau der Festbettschiittungen
bestehend aus verdiinntem und unverdiinntem Katalysator konnten am Pro-
zessende Wasserstoffanteile von < 2 vol.-% im Produktgas erreicht werden.
Dies ermoglicht somit eine direkte Einspeisung in das gesamte deutsche Erd-
gasnetz. Zur Quantifizierung der Gesamtleistung des Methanisierungsmoduls
wurden der Kaltgas- und der energetische Gesamtwirkungsgrad verwendet.
Der Kaltgaswirkungsgrad ist als Quotient des produzierten Stoffstroms Methan
und dem eingesetzten Stoffstrom Wasserstoff multipliziert mit den jeweiligen
oberen Heizwerten definiert. Der energetische Gesamtwirkungsgrad bezieht
dariiber hinaus die vom produzierten Dampf aufgenommene Wéarmemenge als
Nutzen mit ein. Aufgrund der geringen Warmeverluste bei 250 °C Betriebs-
temperatur und des hohen Eduktumsatzes der kompakten Anlage liegen beide
Wirkungsgrade sehr nahe an den thermodynamisch maximal moglichen Wer-
ten (Annahme von Vollumsatz). Folglich konnte die bereits gut eingefiihrte
Festbettreaktor-Technologie im Rahmen dieser Arbeit erfolgreich in einer sehr
kompakten Anlage angewendet werden. Da Festbettreaktoren gewisse Vortei-
le gegeniiber anderen Technologien (Strukturierte Reaktoren, Wirbelschicht-,
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Suspensionsreaktoren) bieten kann davon ausgegangen werden, dass diese auch
zukiinftig die bevorzugte Technologiewahl zur CO,-Methanisierung bleiben
wird. Dies schlieft PtSNG-Anwendungen in grofen Leistungsbereichen mit
ein.

Aufgrund der breiten Streuung der berechneten effektiven Wirmeleitfahigkeit
der bidispersen Schiittung und der schnelleren Reaktion als vorausberech-
net, erfolgte eine tiefergehende systematische numerische Untersuchung der
Messungen. Basierend auf einer Enthalpiebilanz um den Reaktor und einer
numerischen Parameterstudie der Warmeiibertragung konnte die Ruhebettleit-
fahigkeit und der Steigungsparameter (beziiglich der Wirmeiibertragung) des
bidispersen Bettes aus den experimentell gemessenen Temperaturverldufen im
Festbett bestimmt werden. Diese Bettleitfdhigkeit ist mit einem Wert von 0,55-
0,58 Wm™' K~ bei vorliegenden Betriebsbedingungen iiberraschend gering.
Eine Verdiinnung von pordsen Katalysatorpartikeln mit wesentlich besser wir-
meleitendem Siliciumcarbid hat somit nur einen untergeordneten Einfluss auf
die Wirmeleitfahigkeit der bidispersen Schiittung. Zur Beschreibung der ef-
fektiven Reaktionsrate an/in den industriellen Katalysatorpartikeln wurde ein
analytischer Ausdruck des Porenwirkungsgrades der LHHW-Kinetik durch ein
einfaches 1D-Modell entwickelt, welcher die Stofftransporthemmung in den
Katalysatorpartikeln beschreibt. Mit Hilfe einer systematischen Anpassung der
Aktivierungsenergie der CO,-Methanisierung, den Untersuchungen zur Stoft-
transportlimitierung und einer Implementierung der errechneten bidispersen
Bettwirmeleitfihigkeit konnte eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen Ex-
periment und Reaktorsimulation erreicht werden. Die Modellkomplexitét und
somit auch der Impulstransport spielte dabei nur eine untergeordnete Rolle.
Selbst einfache CSTR-Kaskaden-Modelle erreichten ein hohe Ubereinstim-
mung, sind aber numerisch wesentlich effizienter zu realisieren als komplexere
2D- oder 3D-Modelle.

Dariiber hinaus wurde ein teilaufgelostes 3D-Festbettreaktormodell entwickelt
und genutzt, um die Uberhitzung einzelner Katalysatorpartikel im bidisper-
sen Festbett zu quantifizieren. Um eine Verwendung von Wirkungsgraden der
Stofftransportlimitierungen zu umgehen, wurden dabei die Katalysatorpartikel
aufgelost und somit der gesamte Wérme- und Stofftransport im/am pordsen
Katalysator numerisch abgebildet. Die inerten Siliciumcarbidpartikel wurden
aufgrund ihrer sehr hohen Anzahl pro Reaktorvolumen als quasihomogen
behandelt. Final hat sich eine Temperaturiiberhohung der Katalysatorpartikel
von wenigen Grad Celsius ergeben, was eine signifikante Partikeliiberhitzung
ausschlieit. Da das teilaufgeldstes 3D-Festbettreaktormodell keinen Wérme-
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widerstand zwischen den Katalysatorpartikeln und der homogenisierten Phase
besitzt, kann dieser Widerstand mit einer kiinstliche Reduzierung der SiC-
Partikelwidrmeleitfihigkeit demonstriert werden.

Um die Eignung des entwickelten CO,-Methanisierungskonzeptes als Teil ei-
ner neuartigem PtSNG-Technologie zu demonstrieren, erfolgte eine Kopplung
mit einer unter Druck betriebenen Hochtemperatur-Dampfelektrolyse. Durch
die thermische Integration iiber den produzierten und elektrolysierten Dampf,
sowie die Methanisierung des produzierten H, konnte die Machbarkeit der
PtSNG-Verschaltung aus beiden Modulen erfolgreich nachgewiesen werden.
Diese Kombination der katalytischen Methanisierung und Elektrolyse erzeugte
den bis dato weltweit effizientesten PtSNG-Prozess mit einem Wirkungsgrad
von 76 % [73]. Gegeniiber dem Stand der Technik stellt das eine Wirkungs-
gradsteigerung um mehr als 20 % dar.

Ausblick

Weiterfiihrende Untersuchungen bieten sich besonders auf dem Gebiet von
bidispersen Katalysator-Inertmaterial-Festbetten an. Die {iiblicherweise an-
genommene signifikante Erhohung der effektiven Wirmeleitfahigkeit einer
Schiittung durch die Beimischung von Partikeln mit hoher Partikelwérmeleit-
fahigkeit wird mit der vorliegenden Arbeit widerlegt. Es besteht somit der
Bedarf an Einheitszellenmodellen zur Berechnung der effektiven Warmeleit-
fahigkeit von Schiittungen aus Partikeln unterschiedlicher Warmeleitfahigkeit.
Auf dem Gebiet der Reaktorsimulation ergibt sich der Bedarf an einfachen
analytischen Ausdriicken zur Beschreibung der Stofftransportlimitierungen fiir
LHHW-Kinetiken in bidispersen Festbetten bzw. allgemein an/ in pordsen
Katalysatorpartikeln.

In Bezug auf die katalytische CO,-Methanisierung in Festbettreaktoren bietet
sich, entgegen des allgemeinen Trends, die Entwicklung von Katalysatoren mit
einer niedrigen Aktivitdt bzw. einer niedrigeren Beladung mit Aktivkompo-
nente an. Damit wire es moglich, durch den gezielten Einsatz verschiedener
Katalysatoren in geschichteten Festbetten, die Wiarmefreisetzung der stark exo-
thermen CO,-Methanisierung zu optimieren.

Auf Grundlage der vorliegenden Arbeit und der Ergebnisse des HELMETH-
Forschungsprojekts steht der grotechnischen Umsetzung der PtSNG-Techno-
logie bestehend aus thermisch integrierter katalytischer CO,-Methanisierung
und Hochtemperatur-Dampfelektrolyse nichts mehr im Wege. Die aufgetre-
tene Problematik der Massenstromregelung von Sattdampf kann durch ei-
ne Uberhitzung des erzeugten Dampfes iiberwunden werden. Beziiglich der
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Hochtemperatur-Elektrolyse ergibt ein Betrieb unter atmosphirischem Druck
gewissen Vorteile. So ist dabei die Verwendung eines Druckbehilters um
die Elektrolyseeinheit nicht notwendig und auch die atmosphirische HT-
Elektrolyse aufgrund ihrer geringeren Komplexitit in der Technologiereife fort-
geschrittener. Zwar ist dadurch eine nachfolgende Kompression des erzeugten
Wasserstoffes fiir eine effiziente Methanisierung notwendig, es reduzieren sich
jedoch die Warmeverluste der SOEC durch eine geringere Warmeleitfihigkeit
der eingesetzten Ddmmstoffe.
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11 Summary

The objective of the present work was the development of a compact reactor
concept for the efficient methanation of CO, over a wide operating range.
This concept was used as part of a novel PtSNG process. The heat of reaction
of the exothermic CO,-methanation is utilised for steam generation, which is
electrochemically converted to H, in a high-temperature steam electrolysis.
In order to achieve an effective reaction control and a high conversion of the
reactants during CO,-methanation, a detailed investigation and optimisation of
the transport processess was conducted. These investigations of the complex
interactions were carried out numerically and experimentally.

For various reasons such as price, robustness, maintenance options and modu-
lability, the reactor technology was set on fixed-bed reactors. Known processes
for catalytic methanation in fixed-bed reactors usually have a thermodynamic
temperature limitation in a series of adiabatic reactors or structural measu-
res for temperature control in cooled reactors. For nickel catalysts, which are
commonly used, the maximum operating temperature could be specified to
< 650 °C, using published data. In this temperature range there is no signifi-
cant loss of activity due to thermal sintering.

A high conversion of reactants within the methanation module was a major ob-
jective. With the process simulation of reactor concepts consisting of adiabatic
and cooled reactors, different concepts were investigated regarding product gas
quality and steam production (for electrolysis). A concept consisting of two
reactors with an intermediate separation of product water and a direct cooling
with boiling water turned out to be most suitable for the thermal integration
with a high-temperature steam electrolysis.

The methanation reactor was designed with the help of numerical simulations
of varying complexity. An intrinsic one-step LHHW-formal kinetics has pro-
ven to be most practical to describe the CO,-methanation over a wide pressure
and temperature range. This intrinsic formal kinetics has been supplemented
by effectiveness factors describing the limitation of the reaction by diffusion
processes and thus applied to the catalyst particles on an industrial scale as
used here. Numerous parameter studies were carried out with regard to the
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geometric dimensions, number of tubes of the tube bundle reactor and ope-
rating conditions such as mass flow and gas pressure. An implementation of
the flow profile in the fixed-bed reactor due to a radial porosity profile, as well
as the consideration of axial dispersion processes, had no significant effect
on the simulation results of the reactor to be designed. Consequently, it could
be shown that the degree of detail of the numerical models has a subordinate
impact in the present case. Finally, a tube bundle reactor concept consisting of
6 parallel reaction tubes with an internal diameter of 30 mm and boiling water
cooling was elaborated.

The numerical reactor design has shown that a dilution of the catalyst bed with
inert particles is able to influence the heat release within the fixed-beds and
thus prevent overheating of the catalyst. Therefore, the properties of bidisper-
se fixed-beds were investigated using the example of catalyst-silicon carbide.
Since there are currently no complete correlations in the literature to describe
the effective thermal conductivity of bidisperse fixed-beds consisting of par-
ticles of strongly differing thermal particle conductivity, different approaches
were compared. Combinations of established approaches for the description
of a bidisperse bed showed, depending on the combination, a high margin
of deviation of the calculated effective thermal conductivity. In view of the
strong temperature dependence of reaction rates in a catalytic reactor, higher
accuracies or experimental data are required.

In order to open up an extended option for temperature control in the catalytic
fixed-bed reactor, a staged CO, addition was developed which actively ther-
modynamically limits the maximum reactor temperature due to the strongly
exothermic reaction. For the most effective use of the heat of reaction to pro-
duce steam for the electrolysis all reactor stages including the optional staged
CO, addition were placed in a single reactor vessel. In addition, a steam drum
was installed on the boiling water side of the reactor vessel to further reduce
heat losses to the surroundings.

Within the framework of the experimental investigations, the reactor tempera-
ture was adjusted by regulating the pressure of the steam generated. This led to
a permanent temperature stability in a range of + 0.05 °C. Tests with pure ca-
talyst fixed-beds have shown that the reaction rates are significantly faster and
at a higher maximum temperature than calculated in the previous numerical
investigations. For this reason, the fixed-beds were diluted with SiC and the
suitability of bidisperse beds for limiting the maximum reaction temperature
was successfully demonstrated at 10-30 bar gas pressure and a load modulation
of 20-100 %. By varying the boiling water temperature (220-280 °C), a strong
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limitation of the reaction by mass transport processes and a low effective acti-
vation energy of the CO,-methanation could be demonstrated experimentally
in addition to an optimal coolant temperature. A variation of the gas pressure in
the range of 10-30 bar (at constant reactant mass flow) had almost no effect on
the heat release in the fixed-bed and thus also no effect on the effective reaction
rate. Therefore the pressure influences on the intrinsic reaction rate, the mass
transfer limitation and the heat transfer in the fixed-bed compensate each other.
An increase in the mass flow of the reactants at constant gas pressure resulted
in an increase in the maximum temperature of the hot-spot. As a result, the
heat release increases more with the mass flow than the heat dissipation from
the fixed-bed. By applying a layered fixed-bed configuration consisting of di-
luted and undiluted catalyst, hydrogen contents of < 2 vol.-% in the product
gas could be achieved at the outlet of the process. This allows a direct injection
into the entire German natural gas grid. To quantify the overall performance of
the methanation module, the cold gas efficiency and the overall energy effici-
ency were used. The cold gas efficiency is defined as the quotient of produced
methane mass flow and used hydrogen mass flow multiplied by their respecti-
ve higher heating values. The overall energy efficiency also includes the heat
utilised for steam production. Due to the low heat losses at 250 °C operating
temperature and the high reactant conversion of the compact module, both
efficiencies are very close to the thermodynamically maximum (assumption
of complete conversion). Consequently, the already well-established fixed-bed
reactor technology was successfully applied in a very compact module within
the scope of this work. Since fixed-bed reactors offer certain advantages com-
pared to other technologies (structured reactors, fluidized bed reactors, slurry
reactors), it can be assumed that this technology will remain the preferred
choice for CO,-methanation in the future. This includes PtSNG applications
in large scale.

Due to the wide range of calculated effective thermal conductivities of the
bidisperse fixed-bed and the faster reaction than predicted, a more in-depth
systematic numerical investigation of the measurements was carried out. Ba-
sed on an enthalpy balance around the reactor and a numerical parameter study
of the heat transfer, the quiescent thermal conductivity of the bed and the
slope parameters (with respect to heat transfer) of the bidisperse bed could
be determined from the experimentally measured temperature profiles in the
fixed-bed. This thermal conductivity is surprisingly low with a value of 0.55-
0.58 Wm~! K~! at reactor operating conditions. A dilution of porous catalyst
particles with much better heat conducting silicon carbide thus has only a
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minor effect on the thermal conductivity of the bidisperse bed. To describe
the effective reaction rate at the industrial catalyst particles an analytical ex-
pression of the effectiveness factor of pore diffusion of the LHHW-kinetics by
a simple 1D-model was developed, which describes the mass transport limi-
tations in the catalyst particles. With the help of a systematic adaptation of
the activation energy of the CO,-methanation, the investigations of the mass
transport limitation and an implementation of the calculated bidisperse bed
thermal conductivity a very good agreement between experiments and reactor
simulations was achieved. The model complexity and thus also the impulse
transport had only a minor impact. Even simple CSTR-cascade models, which
are numerically much more efficient to realize than more complex 2D- or 3D-
models reached a high agreement.

In addition, a partially resolved 3D fixed-bed reactor model was developed and
used to quantify the overheating of individual catalyst particles in the bidisper-
se fixed-bed. In order to avoid the use of efficiency factors of mass transport
limitations, the catalyst particles were resolved and thus the entire heat and
mass transport in/at the porous catalyst was modelled numerically. The inert
silicon carbide particles were treated as quasi-homogeneous due to their high
number per reactor volume. The final result was a temperature increase of the
catalyst particles by a few degrees Celsius, which excludes significant particle
overheating. Since the partially resolved 3D fixed-bed reactor model has no
thermal resistance between the catalyst particles and the homogenized phase,
this resistance can be demonstrated with an artificial reduction of the SiC
particle thermal conductivity.

In order to demonstrate the suitability of the developed CO,-methanation con-
cept as part of a novel PtSNG technology, it was coupled with a pressurized
high-temperature steam electrolysis. Through the thermal integration by the
produced and electrolyzed steam, as well as the methanation of the produced
H,, the feasibility of the PtSNG connection from both modules was success-
fully demonstrated. This combination of catalytic methanation and electrolysis
generated the most efficient PtSNG process worldwide to date with an effici-
ency of 76 % [73]. This represents an efficiency increase of more than 20 %
compared to the state of the art.
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A.2 Betrachtung des Einflusses des
Smoluchowski-Effekts auf die
Warmeleitfahigkeit von Schittungen in
Kapitel 2.3.2

In Kapitel 2.3.2 wurde der Faktor zur Beriicksichtigung der Druckabhiéngigkeit
in Form des Smoluchowski-Effekts ko zu eins gesetzt (Gl. 2.35 = GL. A.1).

Lo \]™!
kg = 1+(7)] (=1) (A1)

Dabei ist /,,, die modifizierte freie Wegldnge der Gasmolekiile, welche verein-
facht mit Gleichung A.2 berechnet werden kann [94].

1 R-T
\/§~7T~0',%1 p-Na

Dabei ist 0, der Molekiildurchmesser und N4 die Avogadro-Konstante. Ge-
mil Gleichung A.2 ist die mittlere freie Weglidnge bei hohen Temperaturen und
niedrigen Driicken am hochsten. Fiir 10 bar Druck und 650 °C sind die mittleren
freien Weglidngen mit zugehorigen Angaben in Tabelle A.2 zusammengefasst.

B

(A2)

Tabelle A.2: Molekiildurchmesser, und mittlere freie Wegldngen der in der vorliegenden Arbeit
relevanten Molekiile (10 bar, 650 °C, d = 5 mm)

H, CO, CH, H,0
omin A [157] 2,827 3,941 3,758 2,641
I, in nm 35,9 18,5 20,3 41,1

In/d (Gl A.1) 7,2-107° 3,7-107° 4,1-107° 8,2-10°°

Somit wird eindeutig klar, dass die Vernachldssigung des Smoluchowski-
Effekts in der vorliegenden Arbeit gerechtfertigt ist.
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A.3 Heterogene Reaktionskinetiken fir Ni-
Methanisierungskatalysatoren

In Tabelle A.3 sind die in Kapitel 4.1 verwendeten Gleichungen zur Berechnung
der Gleichgewichtskoeffizienten zusammengefasst.

Tabelle A.3: Ubersicht der relevanten Reaktionen und Gleichgewichtskonstanten

Reaktion Einheit
CO,-Methanisierung COy+4Hy = CHy +2H50 ()
2

_ PCHy P T\~3,998 158700 J mol™! -2
Kp,COz—Merh = ngz =137 (E) exp {Tmo} bar
CO-Methanisierung CO +3Hy = CHy + Hy0 ()

_ PCHy'PHO  _ -6 (T \~2.118 24682 K -2
Kp,CO—Meth = M = 2, 1-10 (E) exp {T} bar

Wassergas-Shift Reaktion CO + H20,) = CO2 + H>

_ Pco,pH, _ L10-6 (L1147 5356 K
Kp,WGS = Pco P = 2,46 10 (K) exp{ T } -

Die Gleichung zur Berechnung der Gleichgewichtskonstante der CO,-Metha-
nisierung entstammt aus [110], [180]. Die restlichen Gleichungen sind durch
Untersuchungen mit der Prozesssimulationssoftware AspenPlus® V.8.8 und
durch Vergleich mit Literaturdaten [59], [141] entstanden.

A.3.1 Einschritt Potenzansitze

Martinez Molina (2016)

Martinez Molina [126] [127] hat die intrinsische Reaktionskinetik fiir einen
kommerziellen Nickel-Katalysator (NiSat 310 RS) bestimmt. Der Katalysator
der Firma Clariant ist mit 54 gew.-% Ni beladen, hat eine BET Oberfliche
von 184 m? gl‘(;t und einen mittleren Porenradius von 7 nm. Die Wirmeleitfa-
higkeit der Katalysatorpartikel wurde zu 0,24 Wm~!' K=!, die Partikeldichte
mit 2.100 kgm™> und die Partikelporositit mit 0,65 bestimmt. Die zylindri-
schen Partikel wurden in einen Festbettreaktor mit dem Innendurchmesser 2,6
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mm und einer aktiven Hohe von 2 cm eingebracht. Dieser wird von der Au-
torin aufgrund eines geringen Umsatzes als Differenzialreaktor bezeichnet. Es
wird darauf hingewiesen, dass die veroffentlichten Daten der Quellen [126]
und [127] nicht konsistent sind.

Tabelle A.4: Versuchsbedingungen von Martinez Molina zur Bestimmung der intrinsischen Reak-

tionskinetik
Druck atmosphirisch
Tein 150-250 °C bzw. 200-260 °C
iH, [1ico, 5
Katalysator Ni-basiert
Form Zylinder
Abmessungen d=1mmundIl=0,5-1,5 mm
Beladung 54 gew.-% Ni
Verdiinnung 2 g Katalysator + 8 g Quarzsand

Der Ausdruck der Reaktionsgeschwindigkeit wird wie folgt bestimmt.
Hinreaktion:

Fm,f =k(T) - c%’302 . c%’f [mol kgfélt s_l] (A.3)
Riickreaktion:
2
_ k(T) CCH4 : CHzO

'm,b = .
m Kc C(),7 . C3,8
CO,y H

[mol kgl s7'] (A.4)

Die effektive Reaktionsrate ist dabei die Differenz aus Hin- und Riickreaktion

(AS)

CCH, - C2
_ _ k T 0,3 0,2 1 4 H,O
Imeff =FTm,f —Tmb = ( ).CCOZ.CHZ T A

4
cco, CH2 . Kc

mit
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83900 J mol ™!

k(T) =6,76-10° - -
(T)=6,76-10 exp{ T

} [mol™ > m" kg s7'] (A.6)

Fiir eine bessere Vergleichbarkeit wird die effektive Reaktionsrate in der vor-
liegenden Arbeit als Ausdruck der Partialdriicke wie folgt umgerechnet:

2
PcH, * szO

(A7)

r =) p%, - p%2 |1 -
m,ef f CO, H, Pco, pilz . Kp,COz—Meth

Unter Zuhilfenahme der idealen Gasgleichung entsteht Gleichung A.8.

0.5
03 02 _ (PCo\O3 (P, \O2 o3 gn [ 10°)7
CCOz'CHz‘(R-T) '(R-T) “Pco, P \RT “.8)

Dabei wird der Term 10° benétigt, um die Partialdriicke in bar verwenden zu
konnen. Der Klammerausdruck in Gleichung A.8 kann in den modifizierten
Geschwindigkeitskoeffizienten &~ (T') integriert werden zu:

. 105\
K(T) = k(T) - | —— A9
1=+ (77) (A9
. 83900-L;
k'(T)=7,41-10" - T7% . exp {——"’”’}
R-T
[mol kgl s" bar 7] (A.10)

Die Ergebnisse des numerischen 0D-Modells (vgl. Abb. 4.2) mit der Reakti-
onskinetik von Martinez Molina sind in Abbildung A.1 dargestellt.

249



A Anhang

% L0 pewwEwEas %, 06
509 = e
50 T ——~——— g os —
E08 T~ g 0
R TSI~ ¢ _—
06 JRIAvVi — e 04 =
£ 05 7] SN £ 03 7
204 /7] / NN 2 //
03 /7] / =1 bar £ 02
§os 7/ e s |/
B 0’1 /// ===10 bar B 01
g 00 ~ '—30 bar § 00
200 300 400 500 600 700 0 10 20 30 40 50
Temperatur in °C Druck in bar
(a) Temperatureinfluss (b) Druckeinfluss bei 325 °C
© 850
£ 750 f
5 |
£ 650
8 s50
@ 450
Q
= 350
F 250 {———
2 150
200 250 300 350 400

Eintrittstemperatur in °C

(c) Temperaturanstiegverhalten in einem adiabaten
Reaktor bei p = 10 bar

Abbildung A.1: Eigenschaften der intrinsischen Reaktionskinetik von Martinez Molina

Schollenberger (2018)

In der Arbeit von Schollenberger [184] wurde die Reaktionskinetik in einem
isothermen Festbettreaktor (Integralreaktor) mit einem Innendurchmesser von
15 mm und einer aktiven Lange von 150 mm bestimmt. Die Katalysatorparti-
kel lagen im Durchmesserbereich 0,18 - 0,25 mm vor und wurden mit inerten
Siliciumcarbid-Partikeln gleicher Grofle im Verhiltnis 1/20 verdiinnt. Die an-
gewendeten Versuchsbedingungen sind in Tabelle A.5 zusammengefasst.

Aus den Messungen wurde folgender Potenzansatz bestimmt:

2
k.04 04|y PCHy " Ph,0

'cHy =Kk*Pco, P, |1~ 4

Pco, - Py, - Kp.co,-metn

[mol kgl s™'| (A.11)
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Tabelle A.5: Versuchsbedingungen von Schollenberger zur Bestimmung der intrinsischen Reakti-

onskinetik
Druck 2-17 bar
Tein 200-300 °C
Katalysator Ni/Al,O3
Form Pulver
Abmessungen 0,18-0,25 mm
Beladung unbekannt
Verdiinnung 1/20 (Einheit unbekannt)

84000 J mol ™!

k=9,98-10° -
exp{ RT

} [mol kgl s™' bar %] (A.12)

Die Ergebnisse der numerischen Untersuchungen der Kinetik von Schollen-
berger sind in Abbildung A.2 dargestellt.
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Abbildung A.2: Eigenschaften der intrinsischen Reaktionskinetik von Schollenberger

A.3.2 Einschritt LHHW-Kinetiken

Weatherbee (1982)

Weatherbee und Bartholomew [217] haben 1982 die intrinsische Reaktionski-
netik fiir einen Ni-SiO Katalysator bestimmt und einen Mechanismus erstellt,
der vielfach weiterverwendet wird. Dazu wurden 0,3 g Katalysatorpulver mit
Partikeldurchmessern von 100 um in einen Stromungsreaktor mit einem In-
nendurchmesser von 1 cm eingebracht. Zugehdrige Versuchsbedingungen sind
in Tabelle A.6 zusammengefasst.

Die Experimente haben eine Abhingigkeit der CO,-Methanisierungsreakti-
onsgeschwindigkeit vom Partialdruck der Reaktanten gezeigt. Bei niedrigen
Partialdriicken der Reaktanten ist die Reaktionsgeschwindigkeit nur gering ab-
hingig, wohingegen bei hohen Partialdriicken der Reaktanten eine deutliche
Abhingigkeit vorliegt. Beim Versuch, die experimentellen Daten mit einem
Potenzansatz abzubilden, haben die Autoren eine signifikante Abhingigkeit
der Aktivierungsenergie von der Temperatur festgestellt (39 - 89 kJ mol™!).
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Tabelle A.6: Versuchsbedingungen von Weatherbee zur Bestimmung der intrinsischen Reaktions-

kinetik
Druck 1,4-1,75 bar
Tein 227-327 °C
N, [fco, 2-20
Katalysator Ni/ SiO,
Form Pulver
Abmessungen 0,1 mm
Beladung 3 Y% Ni (Einheit unbekannt)

Aus diesem Grund wurde ein Potenzansatz als nicht ausreichend fiir die Be-
schreibung der Kinetik der CO,-Methanisierung verworfen. Dies liefert eine
mogliche Erklirung fiir unterschiedliche Aktivierungsenergien in fritheren Stu-
dien anderer Autoren.

Zur Beschreibung der Methanisierung von CO, wird stattdessen ein Mecha-
nismus bestehend aus 12 Teilschritten vorgeschlagen (Tab. 4.2). Basierend
auf dem vorgeschlagenen Mechanismus wurde folgende LHHW-Reaktionsra-
te entwickelt:

0,5

0,5
K| K3 Ky kg k1) L2 .05
2 Pco, PH,

= (A13)

0,5 p%3 0,5
1+ 2 K> ky pC02 + K| Ky Ky ki . 0,5 . 0,5+ Pco
K Ky ki1 p;)f 2 ks pCOZ sz K
2

Den Autoren war es nicht moglich, die einzelnen Geschwindigkeitskoeffizien-
ten und Gleichgewichtskonstanten zu bestimmen, wodurch keine vereinfachte
LHHW-Gleichung (Gl. A.14) entwickelt werden konnte. Somit kann die Ki-
netik nicht fiir einen Vergleich herangezogen werden.
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ko poS L pos
= — co, "H . (A.14)
o
1+K; - pco? +K> '1??%502 'P(;;f +K3 - pco

Hy

Koschany et al. (2015)

Koschany et al. [110] [180] haben die intrinsische Reaktionskinetik fiir einen
selbst hergestellten NiAl(O), Katalysator in einem Stromungsrohrreaktor mit
einem Innendurchmesser von 4 mm gemessen. Die zugehorigen Versuchsbe-
dingungen sind in Tabelle A.7 zusammengefasst.

Tabelle A.7: Versuchsbedingungen von Koschany et al. zur Bestimmung der intrinsischen Reakti-

onskinetik
Druck 1-15 bzw. 1-9 bar
Tein 180-240 bzw. 250-340 °C
N, [fico, 0,25-4 bzw. 0,25-8
Katalysator NiAl(O)x
Form Pulver
Abmessungen 0,15-0,20 mm
Beladung 58 gew.-% Ni
Verdiinnung Kat:SiC 1:9 (Einheit unbekannt)

Als Vorbild fiir die Einzelschritte auf den aktiven Zentren (Tab. A.8) diente
die Arbeit von Weatherbee [217].

Die wichtigsten Annahmen des Mechanismus sind, dass Schritt 3 geschwin-
digkeitsbestimmend ist und Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Hydroxyl die
hiufigsten Oberflichenspezies sind. Aus obigen Annahmen und zahlreichen
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Tabelle A.8: Vorgeschlagener Mechanismus von
Koschany et al.

I: CO, +2¢ = CO* +0O*
2: Hp +2* = 2H*

3: CO* +H" = CHO" +*

4: CHO* +* = CH* +0O°
5: CH* +3H" = CH; +3"
6: CH, = CHy +7

7. O* +H* = OH* +*

8: OH* +H" = HO" +~*

9. H,O* = H,O + %

Versuchen erweist sich Gleichung A.15 als diejenige mit der hdchsten Uber-
einstimmung.

2
PCHy P, 0
K peo, P |1~ soormi R

2 2 Pco, P, Kp.coy-metn

TCH = -0,5 0,5 0,5 2
1'+'I<C)H 'szO'sz’ +Ksz 'pl-}z +Kmix'pébz)

[molkggl s™']  (A.15)

Zugehorige Koeffizienten sind in Tabelle A.9 zusammengefasst. Die numeri-

Tabelle A.9: Koeflizienten der Reaktionskinetik von Koschany et al. [110] [180]

Koeft. Berechnung Einheit
k =0,346 - exp {%{mor' ﬁ - %)} molkgl‘(;t s~ bar™!
Kon -0,5-exp {224001§m01’1 (ﬁ _ 7_1")} bar=0-3
Ku, =0,44 - exp {—_620% mol ! ﬁ - %) } bar 03
Koix = 0,88 - exp {—IOOOORJmol‘l (55; - 7_1")} bar=0-3
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schen 0D-Modell-Ergebnisse der Kinetik von Koschany et al. sind in Abbildung
A.3 dargestellt.
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Abbildung A.3: Eigenschaften der intrinsischen Reaktionskinetiken von Koschany et al.

Yang Lim (2016)

Yang Lim et al. [230] haben die intrinsische Reaktionskinetik der CO,-
Methanisierung bei Temperaturen von 180-210 °C in einem Carrberry Reaktor
gemessen. Dazu wurde selbst hergestellter Ni-y-Al,O5 Katalysator verwendet.
Der zugrundeliegende Mechanismus wurde der Arbeit von Weatherbee [217]
entnommen. Weitere Betriebsbedingungen der experimentellen Untersuchun-
gen sind in Tabelle A.10 zusammengefasst.

Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist analog zu Weatherbee die Dis-
soziation von CO. Ebenfalls analog zu Weatherbee wurde bestitigt, dass die
Reaktionsrate von den Partialdriicken der Edukte unabhiingig ist, wenn der
Absolutwert der Partialdriicke hoch ist. Die Autoren haben einen stark hem-
menden Einfluss von H,O auf die Reaktionsgeschwindigkeit festgestellt und
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Tabelle A.10: Versuchsbedingungen von Yang Lim zur Bestimmung der intrinsischen Reaktions-

kinetik
Druck bis 20 bar
Tein 180-210 °C
N, [fco, 3-6,3
Katalysator Ni-y-Al, O3
Form Kugeln
Abmessungen 3 mm
Beladung 12 gew.-% Ni
Verdiinnung 5 g Kat. + 5 g Glaskugeln

integrieren daher Wasser(dampf) als MASI in ihren LHHW-Ausdruck der
Reaktionsgeschwindigkeit (Gl. A.16).

0,5 0,5
arr *Pco, " Pm,

r= 5

0.5
(1 +by1 (ppC;Zz) +err 'P%SO2 'P(;}f +dir - pmo
[mol kga1t 7! ] (A.16)

Die zugehorigen Koeffizienten konnen Tabelle A.11 entnommen werden. Es sei

Tabelle A.11: Koeffizienten der Reaktionskinetik von Yang Lim [230]

Koeff. Berechnung Einheit

ary =76,7-10° - exp {—M mol kgg! s7! bar™!
bii =4,3-107 - exp {46000 ol | -

crr =0,16 bar!

di1 =3,4-107 - exp {2000 ol } bar"!

darauf hingewiesen, dass die Autoren ihre eigene Kinetik auf weitere Messun-
gen angewendet haben und dabei der inhibierende Einfluss durch Wasserdampf
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als zu gering festgestellt wurde.

Zur Verwendung der Kinetik von Yang Lim et al. wurde in der vorliegenden
Arbeit der iibliche Abbruchterm in Gleichung A.17 integriert.

0.5 05
arr - Pco, " Pu, (1 -
r =

PCHy 'I"',zqzo )

T
Pco, Py, Kp.coy-metn

0.5
Pcoy \ ™’ 0,5 05 .
(1 +bir ( P, ) +CI11 Péo, " P, T A1 PHyO

2

(A.17)

Die numerischen Ergebnisse der modifizierten Kinetik (Gl. A.17) von Yang

Lim sind in Abbildung A.4 dargestellt.
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Abbildung A .4: Eigenschaften der intrinsischen Reaktionskinetiken von Yang Lim

HELMETH Formalkinetik (2017)

Molstrom Methan in mol s

0,6
0,5
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0,2
0,1

0,0

10 20 30 40
Druck in bar

(b) Druckeinfluss bei 325 °C

50

Im Rahmen des HELMETH Projekts wurde fiir den dort genutzten kommerzi-
ellen Nickel basierten Katalysator anhand von Experimenten eine Formalkine-
tik entwickelt, die im Folgenden mit dem Namen ,, HELMETH Formalkinetik*
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bezeichnet wird [68]. Der Katalysator wurde zu Pulver der Grof3e 250-500 pm
zerkleinert und 100 mg davon in einen Stromungsreaktor mit einem Innen-
durchmesser von 8 mm eingebracht. Weitere Versuchsbedingungen sind in
Tabelle A.12 zusammengefasst.

Tabelle A.12: Versuchsbedingungen der HELMETH Untersuchungen zur Bestimmung der in-
trinsischen Reaktionskinetik [68]

Druck 15-25 bar

Tein 250-350 °C
N, [fico, ca. 4
Katalysator NiO-y-AL O3
Form Pulver
Abmessungen 0,25-0,50 mm
Beladung >55 gew.-% Ni

Basierend auf den experimentellen Ergebnissen wurde eine LHHW-Reakti-
onskinetik aufgestellt (Gl A.18).

0.5 0.5 PCH, 'Pz
k-p%S 05 (g2 4 PH,0
Pco, P, PCo, 'PZZ Kp,coy-Meth

r'cHy =

2
(1 ++Ki - pm, + K2 'Pcoz)
[mol kgl s™'] (A.18)

Zugehorige Koeffizienten sind in Tabelle A.13 zusammengefasst.

Tabelle A.13: Koeffizienten der HELMETH Formalkinetik [68]

Koeft. Berechnung Einheit

k =370 - exp {—%} mol kglz;t s~ bar™!
K =1,2-107 - exp w bar™!

K> =2,4-107 - exp —2530%_];”1_1 bar~!
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Auffillig ist die im Vergleich zu den anderen Autoren bestimmte Aktivie-
rungsenergie von nur 39,4 kJ mol~!. Die numerischen 0D-Modell-Ergebnisse
der HELMETH Formalkinetik sind in Abbildung A.5 dargestellt.
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Abbildung A.5: Eigenschaften der HELMETH Formalkinetik

A.3.3 Mehrschritt LHHW-Kinetiken

Xu & Froment (1989)

Xu und Froment [228] haben 1989 die intrinsische Reaktionskinetik an ei-
nem kommerziellen Ni/MgAl,O, Katalysator fiir die Dampfreformierung von
Methan, die reverse Wassergas-Shift-Reaktion und die CO,-Methanisierung
bestimmt. Eine grofle Zahl an mdglichen Mechanismen wurde durch die An-
wendung von thermodynamischen Untersuchungen signifikant reduziert. Die
Versuchsbedingungen der Experimente sind in Tabelle A.14 zusammenge-
fasst. Die in Tabelle A.14 aufgefiihrten Bedingungen gelten nur fiir die Un-
tersuchungen der rtWGS und CO,-Methanisierung. Fiir die Experimente zur
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Tabelle A.14: Versuchsbedingungen von Xu & Froment zur Bestimmung der intrinsischen Reak-

tionskinetiken
Druck 3-10 bar
Tein 300-400 °C
N, [fco, 0,5und 1
Katalysator Ni/MgAl,O4
Form Pulver
Abmessungen 0,18-0,25 mm
Beladung 15,2 % Ni (Einheit unbekannt)
Verdiinnung 0,4 g Kat. + 8 ml @-Al,04

Dampfreformierung wurden Temperaturen von 500-575 °C und ein H,/CO,
Verhiltnis von 1,25-5 angewendet. Die drei untersuchten Reaktionen (Tabelle
A.15) sind im Reaktionsdreieck aus Abb. 4.5 aufgefiihrt Die Benennung der
einzelnen Reaktionen in Tabelle A.15 wird hier strickt geméf der Original-
quelle [228] und den entsprechenden Reaktionsgeschwindigkeitsgleichungen
(GI. A.19 bis A.21) vorgenommen. Basierend auf den Untersuchungen wurden

Tabelle A.15: Von Xu & Froment untersuchte Reaktionen

Nr. Gleichung Bezeichnung
1 CH4+HO=CO+3H, Dampfreformierung
bzw. reverse CO-Methanisierung
CO+H,O=CO,+H, Wassergas-Shift-Reaktion
3 CH4+2H,O = CO,+4H, reverse CO,-Methanisierung

die drei Reaktionsgeschwindigkeiten (GI. A.19 bis A.21) abgeleitet.

k Piy, - Pco
1 H 1 -
"= s oy |PCHs " PHO — _12—) [mol kg, s™'] (A.19)
Py, - ADS Kp,CO—Meth
ko ( PH, 'Pcoz) 1 -1
r=——-\pco-pumo- —2—-"2 mol k S (A.20)
PH, * AD52 P P, Kp,WGS [ gKat ]
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ks ) Pl - Pco,
O e

-1 -1
B R - [mol kgl s™'| (A.21)
sz - ADS? Kp CO,—-Meth

r3 =
Die Reaktionsgeschwindigkeit fiir die Methanisierung von CO, (Gl. A.21) ist
zwar als Riickwirtsreaktion definiert, was fiir eine Verwendung jedoch nicht
problematisch ist. Am Reaktoreintritt mit einer Mischung aus beispielsweise
H, und CO, sind die restlichen Partialdriicke 0 und somit wird die Reaktionsge-
schwindigkeit 3 (r3 in Gl. A.21) negativ und dreht die Richtung der Reaktion.
Die Koeffizienten zur Berechnung der jeweiligen Reaktionsgeschwindigkeit
sind in Tabelle A.16 zusammengefasst. Die numerischen Ergebnisse der Kine-

Tabelle A.16: Koeffizienten fiir die Reaktionskinetiken von Xu & Froment [228]

Koeff. Berechnung Einheit

ki _ 1,8432’-610’4 . exp {_240100RJmor' (% _ 64213 )} mol bar® 5 kg ! 571
ko = % -exp {—67]3%’“0]4 (% - 64é < } mol kgg! s7! bar™!
ks _ 2,1933-610’5 Cexp {_243900R1mor' (% - ok K)} mol bar S kgl 5!

1

Kco =40,91-exp {706501““’1 1 (Tl - o } bar~
Km, =0,0296-exp {829OOJ mol”" ( - ) bar~!
-1

KCH4 —O 1791 exp 38280Jmo]

L
T
L
T

Ty

Kino =0,4152- exp 88680,{““’ k- zéK)} -

ADS 1+Kco-pco+Km,  pm, -
PH20

+KcH, - PeHy + Km0,

tik von Xu & Froment sind in Abbildung A.6 dargestellt.
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Abbildung A.6: Eigenschaften der intrinsischen Reaktionskinetiken von Xu & Froment

Kopyscinski (2010)

Kopyscinski [107] [109] hat die Reaktionskinetik fiir Synthesegas hauptséch-
lich bestehend aus H,, CO und bis zu 10 mol-% CO, bestimmt. Dazu ver-
wendete er einen katalytischen Plattenreaktor. Darin wurde eine Metallplatte
mit einem kommerziellen Ni/Al,O53 (50 gew.-% Ni) Katalysator beschichtet.
Der Katalysator wurde hierfiir in Partikel mit einem maximalen Durchmesser
von 45 pm gemahlen und zusammen mit einem Binder auf die Trigerplatte
aufgetragen. Der Plattenreaktor war einseitig durch eine Quarzglasscheibe fiir
die Messung der Temperatur mittels Infrarot Thermographie zugénglich. Die
Gaszusammensetzung wurde iiber der Katalysatorschicht durch eine axial be-
wegliche Probenahme und ein Massenspektrometer gemessen. Kopyscinsky
hat eine leicht inhibierende Wirkung von Wasserdampf auf die Reaktionsge-
schwindigkeit festgestellt. Weitere Versuchsbedingungen sind in Tabelle A.17
zusammengefasst.
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Tabelle A.17: Versuchsbedingungen von Kopyscinski zur Bestimmung der intrinsischen Reakti-

onskinetiken
Druck bis 2 bar
Tein 280-360 °C
nm, [fico, H,/CO/CO, Mischungen
Katalysator Ni/Al,O5 (kommerziell)
Form Pulver
Abmessungen <45 pym
Beladung 50 gew.-% Ni

Der gewihlte Mechanismus besteht aus CO-Methanisierung (Gl. A.22) und
Wassergas-Shift Reaktion (Gl. A.23).

05 0.5
ki-Kc-pé ;

p
r o= L 20,5 [mol kejey, s™'] (A.22)
(1+Kc - pco+Kou - PHo “Pu, )?
05 Pco, p
kz'sz : (Ka'PCO'PHzO_ ;:fycgz) 1 -1
ry = 05 [molkggl s™'|  (A23)

(1+Kc - pco +Kon - pH0 - Py,”)

Da in Gleichung A.22 (CO-Methanisierung) kein Abbruchterm integriert ist,
wurde dieser in der vorliegenden Arbeit integriert (Gl. A.24).

PCHy PH,O

0,5 0,5
ki - Ke - pd .05,
. ! ¢ Pco Pu, pco 'P%IZ Kp,co-meth

ry =

(1+Kc - pco+Kon - pH0 'P;;(;’S)z

[mol kgl s™'] (A24)

Durch K, (# 1) in Gleichung A.23 wird das thermodynamische Gleichgewicht
der Reaktion verschoben und entspricht somit nicht dem tatsachlichen Gleich-
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gewicht. Ersichtlich wird dies wenn der Zihler aus r, gemifl Gleichung A.25
umgeformt wird.

. ,—0.5 . . _ Pco, PH,
ka Pu, "PCOPH0 (K“ PCO‘PHZO'KP,WGS)
ry =

2
(1 +Kc - pco+Kou - PH0 'P;g’s)

[mol kgl s7'] (A.25)

Der Abbruchterm kann gemif3 Gleichung A.25 Werte zwischen K, und K, — 1
annehmen. Weitere Koeffizienten sind in Tabelle A.18 zusammengefasst.

Tabelle A.18: Koeffizienten der Reaktionskinetiken von Kopyscinsky [107] [109]

Koeft. Berechnung Einheit

-1
ky =1,16-exp 740981?“01 (598,115 K~ TL)} mOlkgR;t s

1

_ . 161623 J mol™! 1 _ 1 1 1 -1,5
ko =7,39-exp . (598,15 =T } mol kg s™ bar

— . —61168 Jmol™! 1 _ 1 -1
Kc =1,77 - exp . (598’15 T T) bar

=72606 J mol~! 1 1 -

KOH :O,66~exp Rmo (598,151{ _T) bar 0.5

— . —6464 Jmol™! 1 _ 1
Ka =0,34-exp R (598,151( T)} -

Die numerischen Ergebnisse der Kinetik von Kopyscinsky sind in Abbildung
A.7 dargestellt.
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Ducamp (2015)

Ducamp et al. [S1][52] haben die intrinsischen Reaktionskinetiken des Modells
von Xu & Froment an ihre eigenen experimentellen Daten angepasst. Dazu
wurde ein kommerzieller Nickel-Katalysator (Evonik OCTOLYST 1001) mit
14-17 gew.-% Aktivanteil verwendet. Die weiteren Versuchsbedingungen der
experimentellen Untersuchungen sind in Tabelle A.19 zusammengefasst.

Tabelle A.19: Versuchsbedingungen von Ducamp zur Bestimmung der intrinsischen Reaktionski-

netiken
Druck 1-10 bar
Tein 280-400 °C
nw,/fco, unbekannt
Katalysator Ni-Al,O4
Form Pulver
Abmessungen 100-200 um
Beladung 14-17 gew.-% Ni
Verdiinnung unbekannt

Zur Beschreibung der eigenen experimentellen Werte wurden final die in Ta-
belle A.20 aufgefiihrten Koeffizienten angepasst.

Tabelle A.20: Von Ducamp [51] [52] angepasste Parameter

Koeft. Berechnung Einheit

ki=kco =5,79- 10'2. exp {—w mol bar® 3 kgl‘é1t g1
ky = krwes =31,1- 105 - exp {—%yw Inolkgilll s~ par™!
ks =kco, =1,28-1013:exp {——2099018_;“‘014 } mol bar® % kgg! s7!
Kco =3,14-10710 exp {20200 ol !

Die Ergebnisse der numerischen Simulation der Reaktionskinetiken nach Du-
camp sind in Abbildung A.8 wiedergegeben.
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Abbildung A.8: Eigenschaften der intrinsischen Reaktionskinetiken von Ducamp

Ronsch (2016)

Ronsch [169] hat eine theoretische Analyse und Anpassung der veroffentlich-
ten (CO-) Methanisierungskinetiken fiir kommerzielle Ni/Al,O5 Katalysatoren
durchgefiihrt. Dabei wurde die von Zhang [233] vorgeschlagene Kinetik an
eigene experimentelle Messungen angepasst. Zhang hat wiederum einen kom-
merziellen 50 gew.-% Nickel-Katalysator in einem Mikrofestbettreaktor mit
dem Innendurchmesser 1,4 mm zur experimentellen Untersuchung genutzt.
Die erhaltenen Ergebnisse hat Zhang mit experimentellen Ergebnissen von
Xu & Froment [228] und Klose [105] vereint. Die Versuchsbedingungen von
Ronsch zur Validierung der angepassten Zhang Kinetik sind in Tabelle A.21
zusammengefasst.

Die Kinetik besteht aus den Schritten CO-Methanisierung (Gl. A.26) und
Wassergas-Shift-Reaktion (Gl. A.27).
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Tabelle A.21: Versuchsbedingungen von Ronsch zur Bestimmung der intrinsischen Reaktionski-

netiken
Druck unbekannt
Tein 400 °C
nm, [fco, nm,/hco =3
Katalysator kommerzielle Ni-Katalysatoren
Form Kugeln
Abmessungen 0,5-1 mm
Beladung 18 bzw. 50 gew.-%
Verdiinnung keine

PCH4 PHyO
- 3
PCco Py, ‘Kp.co-Meth

—ki 'KC'K%I'PCO'PH2'(1

\
_
I

0,5 0,5
(1 +KC 'PCO+KH 'p]-lz)3

[molkggl s™']  (A.26)

L. . (] - —PHPCO,
PH, pco - PH,0 pco PHy,0 Kpwas
rp = D
1 PH,O
+Kco - pco +Ku, - pry + Ken, - peny + Ko - 7

[molkggh s™'] (A27)

Zugehorige Koeffizienten sind in Tabelle A.22 zusammengefasst.

Die numerischen OD-Simulationsergebnisse sind in Abbildung A.9 dargestellt.
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Tabelle A.22: Koeffizienten der Reaktionskinetik von Ronsch [170]

Koeff. Berechnung Einheit
— 35 1pl0. _ 103000 J mol! -1 1
kq =13 -10 exp{ BT mol kg, s
-1
ko = 81.10° - exp {——6200%_1;‘“’1 } mol kgy! s bar™!
_ -4 42000 Jmol~! -0,5
KC —5,8' 10 - €Xp — RT bar
— -2 16000 J mol™! -0,5
KH —1,610 - €Xp — RT bar
— -5 70650 Jmol~! —1
KCO = 8, 23107 - exp — RT bar
— -9 82900 Jmol™! -1
KH2 = 6, 12-1077 - exp —RT bar
— —4 38280 Jmol~! —1
KCH4 = 6, 65-107" - exp = RT bar
— 5 88680 Jmol~!
Kino = 1,77-10° - exp { - 808 tpor |
%, 10 s - %, 0,16
3 09 "] TEsss —~ S04 T
£ g: 1 |e=——1bar RN \ £012 / T
€06 || —sbar |_Jf I N 0,10
£ 05 | |—1ovar| J 1/ NN £ 008 /
g 04 A_—Bobar,’ / \‘\ \‘ g 0,06 II
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A.3.4 Weitere Kinetiken

Miguel et al. (2018) [132] haben die intrinsische Reaktionskinetik fiir ei-
nen kommerziellen Nickel-Katalysator im Temperaturbereich von 250-350 °C
in einem Stromungsrohrreaktor gemessen. Der Katalysator METH 134 von
der Firma Clariant hat einen NiO-Anteil von 20-25 gew.-%. Die Messungen
bei atmosphérischem Druck und einem stochiometrischen H,/CO, Verhiltnis
wurden zur Anpassung einer vereinfachten LHHW-Kinetik aus der Literatur
genutzt. Der Ansatz mit der hochsten Ubereinstimmung ist in Gleichung A.28
dargestellt.

2
0,5 0,5 PCHy PH,0
k%S 505 (1= 2
Pco, Ph, Pco, -pf,z ‘Kp,coy-Metn

r'cHy =

2
(1 +Kom - m&o)

Hy

[mol kg,}la, s_l] (A.28)

Als Aktivierungsenergie wurde ein vergleichsweise hoher Wert von 118,7
kJ mol~! bestimmt. Eine Dimensionsanalyse der Koeffizienten hat eine Inkon-
sistenz aufgezeigt, die hier eine weitere Verwendung verhindert. Aufféllig ist
aber, dass fiir die Simulation der Experimente bei 350 °C auBerordentlich ho-
he Reaktionsraten am Reaktoreintritt von rund 1.900 molkg™'s™! berechnet
wurden.

Kaltenmaier (1988) [98] betrachtete als einziger Untersuchender Hoch-
druckmethanisierung von CO, an verschiedenen Nickel-Katalysatoren. Der
Druck betrug bis zu 76 bar, die Temperaturen reichten von 400 °C bis
520 °C und es wurde in einigen Experimenten von einem stochiometrischen
H,/CO,-Gemisch ausgegangen. Die Versuche wurden an einem Ringspalt-
Festbettreaktor mit einer Querschnittsflache von 0,85 cm? durchgefiihrt. Die
vorgeschlagene Kinetik ist zweistufig und basiert auf der Annahme dass CO
als Zwischenprodukt gebildet wird.

Die erste Teilkinetik beschreibt die reverse Wassergas-Shift-Reaktion (GI.
A.29), ist reversibel und besitzt einen einfachen Hemmterm, der die Inhi-
bierung durch CO beriicksichtigt.
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"=k . (A.29)

1,1
_ Pco, |y Pco - PH,0
1+ 9,5 *Pco

PH, " PCO, * Kp,WGS

Die zweite Teilkinetik beschreibt die CO-Methanisierung (Gl. A.30) und ist
ebenfalls reversibel, allerdings ohne Hemmterm.

0,3 0,15 PCHy " PH,O
ro=ky-pi,-py |1 - (A.30)
co Tk ( Piy, - Pco 'Kp,CO—Meth)

Die Reaktionsgeschwindigkeiten der beiden Reaktionen sind im hier betrach-
teten Bereich so gering, dass diese nicht verwendet wurden.

272



A.4 Numerische Evaluation der Kinetikmessungen von Koschany et al.

A.4 Numerische Evaluation der
Kinetikmessungen von Koschany et al.

Wie bereits in Kapitel 8.3.1 erldutert, wird davon ausgegangen dass die Mes-
sungen von Koschany et al. [110] [180] zur Bestimmung der intrinsischen Re-
aktionskinetik nicht unter isothermen Bedingungen durchgefiihrt wurden und
sich daraus letztendlich eine Uberschiitzung der Aktivierungsenergie ergibt.
Als Hauptursache kann der Versuchsaufbau (Abb. A.10) der Autoren genannt
werden, bei welchem ein Thermoelement am Auslass des Reaktors angebracht
wurde. Eine lokale Temperaturerhbhung am Schiittungseintritt (wie in der
vorliegenden Arbeit) kann damit nicht zuverléssig detektiert werden.

lFeed Zl_:

Hot-Spot

Schittung

Thermoelement

Glaswolle

Abbildung A.10: Versuchsaufbau zur Bestimmung der intrinsischen Reaktionskinetik von Koscha-
ny et al. [110]

Daher wurde ein eigenes numerisches Modell erstellt, um damit die Versuche
der Autoren zu evaluieren. In Tabelle A.23 sind die relevanten Groflen der
experimentellen Untersuchungen von Koschany et al. zusammengestellt. Es
muss darauf hingewiesen werden, dass der Betriebsdruck von 8 bar verwendet
wurde, weil nur fiir diesen in der Verdffentlichung von Koschany et al. ein Um-
satzverlauf fiir verschiedene Reaktortemperaturen (vgl. Abb. A.12a) publiziert
wurde.

Zur Berechnung wurden die nicht publizierten Parameter Wandstirke (1 mm)
und Schiittungshohe (1 cm) abgeschitzt, sowie die Dichte von SiC aus der
vorliegenden Arbeit (3071 kgm™, Tab. 5.5) entnommen. Besonders in der
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Tabelle A.23: Versuchsparameter von Koschany et al. [110] [180]

Grole Wert

)2 8 bar

T 250-450 °C
d; 4 mm

Miat 25 mg
Miar/msic 1/9

msic 225 mg

Pkat 2300 kgm™3
dp 0,15-0,20 mm
H,/CO,/Ar 1/4/5

1% 150 Lmin™" g} (NTP)

Schiittungshohe liegt eine Unsicherheit, da nicht bekannt ist, ob es sich um
eine lockere oder verdichtete Schiittung handelt. Als thermische Randbedin-
gung wurde eine konstante Auflentemperatur der Reaktorwand angenommen,
welche identisch zur Eintrittstemperatur ist. Als effektive Reaktionsrate wurde
die Kinetik der Autoren ohne Stofftransportlimitierungen verwendet, da diese
Limitierungen von den Autoren ausgeschlossen wurden.

In Abbildung A.11 und A.12 sind die Ergebnisse der numerischen Reproduk-
tion der Experimente aufgefiihrt.

Wie sich erkennen ldsst (Abb. A.11) kommt es zu einem Hot-Spot am Schiit-
tungseintritt mit teils signifikanten Temperaturiiberhohungen. In Abbildung
A.12a sind der von den Autoren gemessene und der hier berechnete Umsatz-
verlauf fiir verschiedene Eintrittstemperaturen dargestellt. Maximale Uberhit-
zungen aus den Berechnungen sind in Abbildung A.12b dargestellt.

Aufgrund der hohen Ubereinstimmung zwischen den hier berechneten Umsiit-
zen und den publizierten Messwerten, wird von einer Nicht-Isothermie bei den
Versuchen von Koschany et al. ausgegangen. Folglich ist eine Uberschitzung
der Aktivierungsenergie plausibel.
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Abbildung A.11: Numerische Validierung der Messung von Koschany et al. [110] mit Abbildung
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