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1 Einleitung

Der globale Anteil von Kohlendioxid in der Atmosphare nimmt seit Beginn der Industrialisierung
stetig zu und hat 2019 einen Wert von ca. 410 ppm erreicht [1, 2]. Aufgrund der Zunahme der
Weltbevoélkerung und einer (im globalen Mittel) steigenden Industrialisierung wird auch der
Weltenergiebedarf weiter ansteigen [3]. Da der globale Energiebedarf bis heute hauptsachlich
durch die fossilen Energietrager Erdél, Erdgas und Kohle bereitgestellt wird, ist mit einem
weiteren Anstieg der Kohlendioxidemissionen zu rechnen und den damit verbundenen Folgen.
Daher ist es notwendig die fossilen Energietrager Erdgas, Erdél und Kohle durch den Ausbau
und die verstarkte Nutzung von regenerativen Energien zu ersetzen [1, 4, 5]. Zur Substitution
fossiler Brennstoffe werden derzeit zumeist Windenergie, Photovoltaik und Kernenergie
verwendet [6]. In Deutschland wurden in den letzten Jahren vor allem Windenergie und
Photovoltaik stark ausgebaut [7]. Beide Technologien zeichnen sich dadurch aus, dass sie die
Energie nur fluktuierend bereitstellen und nicht kontinuierlich und bedarfsorientiert produzieren
koénnen [8i 10].

Waéhrend zur Pufferung von kurzzeitigen Energieproduktions- und Verbrauchsspitzen ver-
schiedene Technologien existieren, gibt es zur langfristigen Speicherung im groRen Mal3stab
derzeit keine Alternative zu chemischen Energietragern [1, 11]. Hierbei wird nach dem Power-
to-Gas-Konzept Wasser durch Elektrolyse in seine Bestandteile Wasserstoff und Sauerstoff
gespalten. Aufgrund der aufwendigen Speicherung von Wasserstoff und seiner geringen Ener-
giedichte kann H, anschlieRend mit CO, zu Methan umgesetzt werden [12]. Dieses so ge-
nannte synthetische Erdgas kann wiederum in das Erdgasnetz und seine angeschlossenen
Speicher eingespeist werden und damit fossiles Erdgas substituieren. Bei Bedarf kann das
synthetisch hergestellte Erdgas (SNG) sowohl zuriickverstromt als auch im Warme- und Ver-
kehrssektor genutzt werden. Durch die Herstellung von synthetischem Erdgas wird weiterhin
die Mdglichkeit einer Sektorenkopplung zwischen dem Strom- und Gasnetz geschaffen.

Der Wasserstoffspeicher ist der zweitteuerste Investitionsposten einer Power-to-Gas-Anlage.
Um diese Kosten zu minimieren, muss die Betriebsweise der PtG-Anlage an die Bereitstellung
erneuerbarer Energien und somit der Verflgbarkeit von giinstigem Strom gekoppelt werden,
woraus sich eine dynamische Betriebsweise ergibt [13]. Der hieraus resultierende instationare
Reaktorbetrieb ist eine Herausforderung, da die Methanisierung eine stark exotherme Reak-
tion ist. Hier ist also zwingend eine zuverlassige Warmeabfuhr notwendig, um ein thermisches
Durchgehen des Reaktors zu verhindern [14].

Fur die dynamische Betriebsweise von Reaktoren sind verschiedene instationare Phanomene
in der Literatur beschrieben, die den stabilen Reaktorbetrieb beeinflussen kénnen [15]. Um
den dynamischen Betrieb eines Methanisierungsreaktors zu simulieren, existieren Modellie-
rungen, die jedoch stationédre kinetische Ansétze zu Grunde legen. Parallel berichten andere
Autoren von instationdren kinetischen Effekten bei der Methanisierung, was in der Konse-
guenz bedeutet, dass sich der Katalysator nicht so verhalt, wie es stationare kinetische An-
satze vorhersagen. Da noch keine instationare Kinetik fir die Methanisierung veroffentlicht
wurde, muss ein verlassliches dynamisches Modell hinsichtlich seiner instationaren Effekte
auf der Katalysatoroberflache validiert werden [16].
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In dieser Arbeit wurden daher sowohl instationare kinetische Effekte unter isothermen Bedin-
gungen als auch das instationdre Reaktorverhalten des polytropen wandgekihlten Rohrreak-
tors experimentell naher untersucht und die Ergebnisse miteinander verknlpft. In Verbindung
mit einem Reaktormodell sollte so ein mehrskaliger Einblick in das dynamische Verhalten des
Methanisierungsreaktors ermoglicht werden.



2 Stand der Technik

In diesem Kapitel wird zuerst auf die Einbettung des Power-to-Gas Konzeptes im Energiemarkt
eingegangen und es werden die dabei verwendeten Technologien vorgestellt. Danach wird
auf die kinetische und thermodynamische Limitierung der CO2-Methanisierung sowie postu-
lierte Reaktionsmechanismen und kinetische Ansatze eingegangen. AbschlieRend wird die
Modellierung wandgeklhlter Festbettreaktoren vorgestellt, und es werden instationare kineti-
sche Untersuchungen sowie die dynamische Modellierung von Methanisierungsreaktoren be-
trachtet.

2.1 Power-to-Gas als Strategie der Energiespeicherung

2.1.1. Grundlagen des Power-to-Gas-Konzepts

Auf der Weltklimakonferenz 2015 in Paris haben sich die teiinehmenden Staaten auf das Ziel
geeinigt, den globalen Temperaturanstieg auf 1,5 Grad gegeniber dem vorindustriellen Zeit-
alter zu beschréanken [17]. Hierflr ist es nétig, die Freisetzung von Treibhausgasen, insbeson-
dere Kohlenstoffdioxid aus fossilen Rohstoffen wie Kohle, Erdél und Erdgas, zu reduzieren.
Aus diesem Grund und der begrenzten Verfugbarkeit fossiler Rohstoffe ist es notwendig diese
zu substituieren und den Energiebedarf aus regenerativen Energien zu decken. Die Bereitstel-
lung erneuerbarer Energien ist sehr stark von der geographischen Lage des Einsatzortes und
des Einsatzzweckes abhangig. Der regenerative Anteil am Endenergieverbrauch in Deutsch-
land lag 2019 bei 42 % (I 225 TWh) im Stromsektor, 15 % (I 176 TWh) in der Warmebereit-
stellung und 6 % (I 37 TWH) im Bereich des Verkehrs [7]. Die Hauptanteile innerhalb des
Ar e g e n e rSadmsekt@s getzen sich zusammen aus Windkraft (52 %), Photovoltaik
(20 %), sowie Biogas (12 %) und Wasserkraft (8 %). Im Warmesektor werden Holz und Holz-
kohle mit einem Anteil von tber 60 %, bei einem Gesamtanteil der Biomasse am regenerativen
Anteil von 86 % genutzt. Biodiesel und Bioethanol sind im Verkehrssektor mit 84 % des erneu-
erbaren Anteils vertreten [7]. Wahrend im Warme- und Verkehrssektor chemische Energietra-
ger dominieren und derzeit wenig substituiert werden, ist es im Stromsektor méglich diese mit
Windkraft und Photovoltaik weitgehend zu ersetzen; jedoch reicht der Status Quo nicht aus.
Die EU strebt eine Reduzierung des CO-Ausstol3es von 80 % gegeniiber 1990 an [18]. Im
Stromsektor bedeutet das einen weiteren Ausbau von Windkraft und Photovoltaik, da das Aus-
baupotential an Wasserkraft in Deutschland geographisch bedingt weitgehend erschopft ist
[7]. Photovoltaik sowie Windkraft produzieren jedoch nicht bedarfsorientiert und die Energie-
bereitstellung ist folglich vom Wetter abhangig. Diese Fluktuation kann derzeit noch durch Las-
tenmanagement geregelt werden, welches die Energieerzeugung an die Energienutzung an-
passt. Das bedeutet aber, dass in Zeiten tberschissiger Energieproduktion eine kostspielige
Abregelung von Produzenten bzw. eine Zuschaltung von Grol3verbrauchern nétig ist und in
Bedarfszeiten umgekehrt eine Abschaltung von Grol3verbrauchern durchgefiihrt werden muss
und zusatzlich regelbare Erzeuger, wie z.B. BHKWs und Gaskraftwerke zugeschaltet werden
mussen.

Bei einem weiteren Ausbau von Windkraft und Photovoltaik werden zudem Energiespeicher
bendtigt, um grofRe Mengen regenerativer Energie aufzunehmen und bei Bedarf wieder in das
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Stromnetz einzuspeisen. Mdglich sind hier Pumpwasserspeicher, Druckluftspeicher, Flowbat-
terien oder Power-to-Gas, d.h. die Speicherung in den chemischen Energietragern Wasser-
stoff und/oder Methan [19]. Gegentiber den anderen genannten Speichern, bei denen zwar
vergleichsweise hohe Kapazitaten, aber nur eine geringe Ausspeicherdauer von wenigen Ta-
gen rentabel sind, kbnnen Methan und in gewissen Mengen auch Wasserstoff in das beste-
hende Erdgasnetz eingespeist werden; die existierenden Poren- und Kavernenspeicher mit
einer Speicherkapazitat (2019) von 259 TWh (entspricht 22 Mio. Tonnen Erdolaquivalenten)
lassen sich auf diesem Wege nutzen [20, 21]. Somit Ubertrifft Power-to-Gas nicht nur hinsicht-
lich der Ausspeicherdauer sondern auch in der Kapazitat alle anderen Speicherarten [1]. Zu-
dem findet damit eine Sektorenkopplung zwischen dem Strom- und dem Gasnetz statt,
wodurch der Anteil regenerativ erzeugter chemischer Energietrager im Wéarme- und Verkehrs-
sektor erhdht werden kann. Die Funktionsweise des Power-to-Gas-Konzepts zeigt Abbildung
2-1.

Stromnetz Gasnetz
Erneuerbare "1~
Energien
Gasspeicher
Gaskraftwerk
BHKW
Stromerzeugung
—
Stromspeicherung
’/” H,0 OZT Power-to-Gas Anlage R
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s, e . i, ', e, . e, S

Abbildung 2-1: Schematische Darstellung des Power-to-Gas-Prozesses nach [1].

Durch Elektrolyse findet eine Spaltung von Wasser in Wasserstoff und Sauerstoff statt. Der
entstehende Wasserstoff kann teilweise dem Gasnetz zugefuhrt werden, oder mit CO- in ei-
nem nachgeschalteten Prozess zu Methan, also synthetischem Erdgas (SNG), umgesetzt und
anschlieend ins Erdgasnetz eingespeist werden. Die H,- und CO2-Tanks dienen zur Zwi-
schenspeicherung der Gase, da die Methanisierung abhéngig von der fluktuierenden Wasser-
stoffproduktion ist. Methan aus dem Power-to-Gas-Verfahren kann fossiles Erdgas ohne Be-
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schrankungen substituieren, wodurch die vorhandene Infrastruktur, Speicher- und Anwen-
dungstechnologien genutzt werden kdnnen [1]. Bei Bedarf lasst es sich in einem Gaskraftwerk
oder BHKW wieder zur Strom- und auch Warmeerzeugung einsetzen.

Die Einspeisung von Wasserstoff ohne anschlieBende Methanisierung hat u.a. den Vorteil,
dass kein CO2 bendtigt wird und damit Kosten eingespart werden kénnen. Der maximale Ha-
Anteil ist in der DVGW 262 mit 1 bis 5 Vol. %, je nach Einsatzzweck und Einspeiseort, festlegt.
Eine Toleranzerh6hung des Wasserstoffanteils auf 10 % ist anvisiert [1, 22], hangt jedoch ins-
besondere davon ab wie die angeschlossenen Verbraucher und die Gasinfrastruktur ange-
passt werden kénnen. Hervorzuheben sind hierbei Gasturbinen, die einen maximalen Was-
serstoffanteil von 1 % erlauben, sowie Porenspeicher, in denen nach Mdglichkeit kein Was-
serstoff gelagert werden soll, da dieser mit der Gesteinsmatrix der Lagerstatte reagieren und
durch Mikroorganismen umgesetzt werden kann (u.a. zu H,S). Weiterhin sind CNG-Tanks
(CNG: Compressed Natural Gas) von Fahrzeugen nur bis zu einem Wasserstoffanteil von 2 %
zugelassen, da eine Uberschreitung den Strahl versproden kann [1]. Weiterhin wird durch die
Zumischung von Wasserstoff zu Erdgas/Methan die Energiedichte herabgesetzt und damit der
Brennwert pro Normkubikmeter verringert; dies kann jedoch toleriert werden, solange der
Brennwert innerhalb der Grenzen der DGVW 260 liegt [23]. Eine Einspeisung von Wasserstoff
unterhalb der Beimischungsgrenze ist aber zu bevorzugen, da ein weiterer Prozessschritt ver-
mieden und somit Kosten und Wirkungsgradverluste verringert werden. Jedoch ist zu berick-
sichtigen, dass bei geringem Erdgasfluss die Beimischungsgrenze lokal schnell erreicht ist und
bei héheren Einspeisemengen nicht auf die Methanisierung und Einspeisung von Methan ver-
zichtet werden kann.

2.1.2. Aufbau einer Power-to-Gas Anlage

Der Aufbau einer Power-to-Gas-Anlage besteht aus der Bereitstellung von Einsatzmaterialien,
die produziert (H2) oder aufgereinigt (CO2) werden missen, den entsprechenden Tanks und
einem Methanisierungsreaktor. Nachfolgend werden die Quellen fir Wasserstoff und Kohlen-
stoffdioxid, der Methanisierungsreaktor und das Gesamtsystem néher betrachtet.

Wasserstoff-Quelle

Die Hauptquelle von regenerativem Wasserstoff ist die Elektrolyse von Wasser mit regenerativ
erzeugtem Strom. Hierbei werden drei Arten von Elektrolyseuren unterschieden.

1 Alkalische Elektrolyse (Alkaline electrolysis, AEL)

Die alkalische Elektrolyse ist ein etabliertes und industriell erprobtes Standardverfah-
ren mit hoher Kapazitat und Standzeiten von bis zu 15 Jahren [24]. Beide Halbzellen
sind durch eine ionenleitende Membran getrennt, in denen Wasser zirkuliert. Die Leit-
fahigkeit wird durch die Zugabe von KOH (25 - 30 Gew.-%) erhoht [25]. Das System
besitzt einen Wirkungsgrad zwischen 60 und 71 % [26], unter optimalen Betriebsbe-
dingungen bis zu 82 % [1]. Die Teillastfahigkeit ist sehr eingeschrankt; ein Unterschrei-
ten von 25 bis 50 % der Leistung ist nicht mdglich und die Anfahrzeit betragt 30 Minuten
[27], wodurch der dynamische Betrieb einschrankt wird [1, 25, 26].
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1 Membranelektrolyse (Proton Exchange Membrane Electrolysis, PEM)

Die PEM-Elektrolyse mit groRerer Leistung ist erst seit den letzten 10 Jahren kommer-
ziell erhaltlich [28]. Hierbei werden durch eine protonenleitende Polymer-Elektrolyt-
Membran, auf denen die Elektroden aufgebracht sind, die Halbzellen voneinander ge-
trennt. Die Vorteile gegentiber der alkalischen Elektrolyse liegen in einem erhdhten
Wirkungsgrad (67-82 %) [1], einem schnellen Anfahrverhalten, der Teillastfahigkeit
(0 - 100 %) sowie einer hoheren Gasreinheit und héheren Elektrolysedriicken [13, 26,
28]. Dadurch sind PEM-Elektrolysen fir den Einsatz unter dynamischen Bedingungen
sehr gut geeignet, jedoch beschrankt die Polymermembran die Lebensdauer und sie
sind durch das bengtigte Elektrodenmaterial (Pt, Ru, Ir) kostenintensiver [4].

1 Hochtemperaturelektrolyse (Solid oxide electrolyser cell, SOEC)

In der Hochtemperaturelektrolyse wird Wasserdampf anstelle von flissigem Wasser
bei Betriebstemperaturen von 700 bis 1000 °C gespalten. Die Halbzellen werden durch
eine keramische Membran aus yttriumstabilisiertem Zirkonoxid getrennt. Die Elektro-
den sind direkt mit der Membran verbunden, durch die O%-lonen von der nickeldotier-
ten Kathode zur Anode, die mit Lanthanperowskiten stabilisiert wird, transportiert wer-
den [25]. SOECs sind derzeit noch in der Entwicklungsphase und erste Demonstrati-
onsanlagen wurden erst 2016 in Betrieb genommen [28]. lhre Last ist dynamisch an-
passbar [29], jedoch unter méglichst geringer thermischer Belastung der Keramik [4].
Der Wirkungsgrad liegt im Bereich der PEM-Elektrolyse [1], jedoch kann zur Uberwin-
dung des Phasenlibergangs von flissig zu gasformig und zum Erreichen der Betriebs-
temperatur Warmeenergie aus anderen Prozessen eingespeist werden. Daher ist
diese Elektrolysemethode in Kombination mit exothermen Prozessen, wie der Metha-
nisierung von CO», durch einen erhéhten Gesamtwirkungsgrad der Anlage den ande-
ren beiden Elektrolysemethoden tberlegen und fir Power-to-Gas-Anlagen hochattrak-
tiv [30, 31].

Kohlenstoffdioxid-Quelle

Obwohl CO; im Gegensatz zu H: nicht durch Energieeinsatz erzeugt werden muss und viele
maogliche Quellen existieren, sind die Kosten fur die Aufreinigung und Bereitstellung von rei-
nem CO: entscheidend fir seinen Einsatz in Power-to-Gas-Anlagen [32].

Industrieprozesse

Grundsatzlich kdnnen CO»-Emissionen aller Industrieprozesse nach entsprechender Aufreini-
gung in einer Power-to-Gas-Anlage genutzt werden. CO;-Konzentration und Reinheit beein-
flussen hierbei maRRgeblich die Effizienz und damit die Attraktivitat dieser Stoffstréme [33].
Haufig diskutiert werden daher Kohlekraftwerke (35-46 U kot), Stahlerzeugung
(26 - 41 U kok), Ammoniaksynthese (23 - 54 U kot) und die Zementherstellung (33 - 69 U kob)
als CO2-Quellen [32, 33]. Wahrend bei der Zementherstellung Kohlendioxid unter anderem
durch Zersetzung von Kalkstein produziert wird und damit unvermeidbar ist, werden die CO--
Emissionen der anderen Prozesse von fossilen Energietrdgern verursacht, weshalb alternative
CO2-Quellen langfristig zu bevorzugen sind [33, 34]. Beispielsweise féllt bei der Ammoniak-
synthese CO, als Abfallprodukt bei der Herstellung grof3er Mengen von Wasserstoff aus der
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Dampfreformierung, der Rickreaktion der Methanisierung, an. Die Nutzung fossiler CO»-Quel-
len kann fiir eine Ubergangsperiode sinnvoll sein, jedoch ist fiir eine langfristige Losung die
Gewinnung aus Biomasse oder Luft zu bevorzugen [34].

Biomasse

Als biogene CO2-Quelle wird derzeit primar Biogas (5 - 9 U kok), das durchschnittlich aus 60 %
Methan und 40 % CO; besteht, genutzt [32, 33]. Zusatzliche Spurengase (< 1 %) wie H-S,
Chloride, Ammoniak oder Siloxane werden Uber Filtereinheiten abgetrennt [35]. Aus dem auf-
gereinigten Gasstrom kann reines CO; Uber eine Druckwechseladsorption gewonnen, oder
das mit Methan Averdiinnteii CO- (also das gereinigte Biogas) kann direkt dem Methanisie-
rungsreaktor zugefuhrt werden [22, 36, 37]. Eine weitere Bereitstellung von CO- erfolgt aus
der Bioethanolherstellung (5 - 9 U kot), aus Fermentationsprozessen oder durch Holzverga-
sung [1, 33, 36, 38, 39].

Atmosphére

Der enorme Vorteil von Luft als CO2-Quelle ist die Standortunabhangigkeit. Die Kosten sind
aufgrund des geringen Anteils von ca. 400 ppm und der mit der Abtrennung verbundenen
hohen Energiekosten fur diese kleinen Anteile vergleichsweise hoch (150 - 320 U kob); jedoch
werden bei einem groR3flachigen Einsatz dieser Technologie Kosten von unter 100 U ok prog-
nostiziert [29, 33, 40]. An dieser Stelle sei erwéhnt, dass auch an einer CO.-Gewinnung aus
Meerwasser geforscht wird [41, 42].

Methanisierungsreaktor

Sabatier und Senderens entdeckten 1902 die katalytische Methanisierung von Kohlendioxid
mit Wasserstoff [43]. Die Reaktion (siehe Gl. (2.1)) ist exotherm mit einer Reaktionsenthalpie
von -165 kJ'mol*?, was 20,5 % des Heizwertes des eingesetzten Wasserstoffs entspricht [44].

60 100 60 ¢OU 0 poQbEE G (2.1)

Hierbei werden meistens Nickelkatalysatoren eingesetzt. Auf weitere katalytisch aktive Me-
talle, Tragermaterialien und die Deaktivierung wird in Kapitel 2.2.2 ndher eingegangen. Neben
der katalytischen Methanisierung ist auch eine biologische Methanisierung méglich; der Vorteil
liegt in den moderaten Temperaturen (20 - 70 °C), drucklosem Betrieb und der Unempfindlich-
keit fur Verunreinigungen (z.B. Schwefel) [13, 45]. Von Nachteil sind die Stofftransportlimitie-
rung durch den Ubergang von der Gas- in die Flissigphase, eine niedrige Loslichkeit von H,
in Wasser sowie eine Zufiitterung von N&hrstoffen und eine geringe Lastflexibilitat [13, 45].
Weiterhin kann die freiwerdende Reaktionsenthalpie aufgrund des niedrigen Temperaturni-
veaus praktisch nicht fur weitere Prozesse genutzt werden.

Aus thermodynamischen Griinden begunstigen niedrige Temperaturen und hdhere Driicke ei-
nen hohen Umsatz (vgl. Kap. 2.2.1). Daher muss bei der katalytischer Methanisierung in einer
Power-to-Gas-Anlage eine effektive Warmeabfuhr aus dem Reaktor gewahrleistet werden.
Weiterhin wird eine dynamische Betriebsweise bevorzugt, da die Bereitstellung von regenera-
tivem Wasserstoff an die Verfugbarkeit von preiswertem Strom gekoppelt ist und damit die
kostenintensiven Speichertanks fur Wasserstoff kleiner ausfallen konnen [13, 46].
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Im Folgenden werden die gangigen Reaktorsysteme fir die CO>-Methanisierung hinsichtlich
ihrer Vor- und Nachteile beim Einsatz in einer Power-to-Gas-Anlage kurz diskutiert.

Festbettreaktor

Bereits seit Jahrzehnten wird synthetisches Erdgas (SNG) durch Vergasung von Kohle und
anschlieRender CO-Methanisierung grof3technisch in adiabaten Festbettreaktoren nach dem
TREMP oder Lurgi-Verfahren hergestellt. Hierbei werden mehrere Festbettreaktoren mit Zwi-
schenkihlung des Produktgases in Reihe geschaltet, um einen hohen Umsatz zu erreichen.
Zur Begrenzung der Maximaltemperatur wird der Einsatzgasstrom mit riickgefiihrtem Produkt-
gas verdunnt [477 50]. Adiabate Festbettreaktoren sind somit etabliert und ihre Abwérme kann
zur Hochdruckdampferzeugung genutzt werden, jedoch sind sie nur bedingt teillastfahig [1,
51].

Fur die CO.-Methanisierung werden wandgekihlte Festbettreaktoren z.B. als Rohrbiindelre-
aktoren oder Reaktoren mit Plattenkiihlung z.B. bei der Audi e-gas-Anlage in Werlte eingesetzt
[13]. Eine Warmeabfuhr Uber die Wand (oder Platten) hat einen geringeren Temperaturhub
zur Folge, wodurch auf eine Reaktorkaskade und Produktgasriickfiihrung, die ansonsten fir
einen Vollumsatzes notwendig waren, verzichtet werden kann, was wiederum eine gute Teil-
lastfahigkeit zur Folge hat [52]. Von Nachteil sind Temperaturgradienten und damit verbunden
die Gefahr der Zindung, der auftretende Druckverlust und eine aufwendige Katalysatorbefiil-
lung des Rohrbiindelreaktors.

Wahrend gekiihlte Festbettreaktoren bereits kommerziell erhaltlich sind, beschaftigt sich die
Forschung intensiv mit strukturierten Reaktoren, um durch ein hohes Oberflache-zu-Volumen-
verhaltnis die Warmeabfuhr zu verbessern und den Druckverlust zu minimieren [13, 53].

Wirbelschichtreaktor

Der Vorteil des Wirbelschichtreaktors liegt in der effektiven Warmeabfuhr, wodurch eine anna-
hernd isotherme Temperaturfihrung gewahrleistet ist. Durch den Einsatz von kleinen Kataly-
satorpartikeln wird eine kinetische Limitierung durch Stofftransportvorgange verringert. Nach-
teile sind die hohe mechanische Beanspruchung des Katalysators, eine nur bedingte Teillast-
fahigkeit und die Austragung von Katalysatorpartikeln [54, 55]. Derzeit werden Wirbelschicht-
reaktoren als Pilotanlagen betrieben und erforscht [13, 56].

Dreiphasenreaktor

Im Blasensaulenreaktor ist der Katalysator in einem Fluid suspendiert, wodurch eine effektive
Warmeabfuhr und auch der Austausch des Katalysators wahrend des Betriebs ermdéglicht
wird. Nachteilig sind die kinetische Limitierung durch den Stoffibergang, die Verdampfung und
Zersetzung des Fluids sowie eine mdgliche Ruckvermischung [54]. Eine dynamische Prozess-
fuhrung ist moglich [57]. Dreiphasenreaktoren besitzen derzeit noch den Status von Pilotanla-
gen [13].

Gesamtsystem

Der Hauptzweck einer Power-to-Gas-Anlage ist die Speicherung von (nicht bendtigter) elektri-
scher Energie in Form von Wasserstoff oder synthetischem Erdgas. Durch die fluktuierende
Bereitstellung regenerativer Energie sind lastflexible Prozesse notwendig, da eine dauerhafte
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Verfligbarkeit von Wasserstoff noch nicht gewahrleistet ist und grof3e Speichertanks fiir Was-
serstoff nicht wirtschaftlich sind [58, 59]. Eine Optimierung der Anlage hinsichtlich der 6rtlichen
Gegebenheiten ist unumganglich, da es kei n ®ne&olution-Konf i gur ati oni
Bereitstellung von elektrischer Energie, die damit verbundenen Volllaststunden der Anlage und
die CO»-Quelle als auch die nétigen Abnehmer fur die Produkte Wasserstoff, Sauerstoff, Me-
than und Warme haben einen Einfluss auf die Wahl der einzusetzenden Technologien [39,
59]. Die gr63te Demonstrationsanlage ist derzeit mit 3 x 2 MW alkalischen Elektrolyseuren und
anschlieRender Methanisierung im gekuhlten Festbettreaktor die Audi e-gas-Anlage in Werlte
(Strom-zu-Gas Wirkungsgrad 54 %) [37, 58]. Die entstehende Abwéarme aus der Methanisie-
rung wird zur Hygienisierung der Einsatzstoffe fur die Biogasanlage und die Aminwasche zur
COz-Bereitstellung verwendet [37]. Bei den derzeitigen Power-to-Gas-Projekten werden grof3-
tenteils alkalische Elektrolyseure und die lastflexibleren PEM-Elektrolyseure eingesetzt, wah-
rend bisher nur wenige Projekte mit Hochtemperatur-Elektrolyseuren arbeiten [39]. Hierbei
zeigt die Demonstrationsanlage des HELMETH-Projekts das Potential einer Kopplung der Ab-
warmenutzung aus der Methanisierung mit einer Hochtemperatur-Elektrolyse durch einen
Strom-zu-Gas-Wirkungsgrad von 76 % [60].

2.2  CO2 Methanisierung

2.2.1. Kinetische und thermodynamische Limitierung

Die Geschwindigkeit einer heterogen katalysierten Reaktion wird zum einen von der chemi-
schen Oberflachenreaktion und zum anderen durch die Stofftransportprozesse zum aktiven
Zentrum hin sowie dem Abtransport der Produkte von den aktiven Zentren und aus dem Par-
tikel heraus beeinflusst.

@ duRere Diffusion (E) @ Desorption (P)
@ innere Diffusion (E) @ innere Diffusion (P)
@ Adsorption (E) @ dullere Diffusion (P)

Oberflachenreaktion
Edukte (E) = Produkte (P)

Abbildung 2-2: Ablauf einer heterogen katalysierten Gasreaktion [51].

Dies lasst sich, wie in Abbildung 2-2 gezeigt, in sieben Schritte gliedern: 1) Filmdiffusion der
Edukte von der Gasphase im Reaktor durch die Grenzschicht zur &ulReren Oberflache, 2) Po-
rendiffusion der Edukte hin zu den aktiven Zentren, 3) Adsorption der Edukte an den aktiven
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Zentren auf der inneren Katalysatoroberflache, 4) chemische Oberflachenreaktion der Edukte
zu den Produkten (siehe Kapitel 2.2.2), 5) Desorption der Produkte von den aktiven Zentren
in die Poren, 6) Porendiffusion der Produkte zur &uf3eren Oberflache, 7) Diffusion der Produkte
durch die laminare Grenzschicht zuriick in die Gasphase. Die Schritte 3 bis 5 lassen sich mit
dem Arrhenius-Gesetz bzw. durch die intrinsische Kinetik beschreiben, wahrend die Stofftrans-
portprozesse (1,2,6,7) einer geringeren Temperaturabhangigkeit (bei Gasen: T17°) folgen [44].
Die Reaktionsrate steigt somit bei einer Temperaturerhohung starker an als die Diffusionsge-
schwindigkeit, was dazu fuhrt, dass sich bei héheren Temperaturen ein Konzentrationsgradi-
ent der Edukte und Produkte zuerst innerhalb der Poren und bei weiterem Temperaturanstieg
auch in der Grenzschicht zwischen Partikel und freier Gasphase ausbildet. Bei hbheren Tem-
peraturen ist somit nicht mehr die chemische Oberflachenreaktion geschwindigkeitsbestim-
mend, sondern die Diffusion in den Poren bzw. der Grenzschicht; die Reaktion wird dann von
der Porendiffusion und/oder der Filmdiffusion limitiert.

Neben der Limitierung durch die (effektive) Kinetik kann die Reaktion auch durch ihr thermo-
dynamisches Gleichgewicht und Nebenreaktionen begrenzt sein. Als Nebenreaktionen bei der
Methanisierung von CO. (Gl. (2.2)) kénnen nachstehende Reaktionen auftreten (Gl.
(2.3) - (2.6)):

Methanisierung von COz: (2.2)
60 10O §0 ¢OU 0 powWkE a

Wassergas-Shift Reaktion: 2.3)
60 0% 60 0OV 30 1 PQE £ &

Methanisierung von CO: ) (2.4)
60 00° 60 00 30 q(m@wE a

Boudouard-Reaktion: ) (2.5)
¢o0° 60 O >0 pXQéé a

Fischer-Tropsch-Synthese: (2.6)
00 ¢O©° 00 00 30 puLQEE

Neben der Methanisierung von CO; kann Uber die Wassergas-Shift-Reaktion CO gebildet
werden, das ebenfalls methanisiert, oder in der Fischer-Tropsch-Synthese polymerisiert
werden kann. Eine Verkokung des Katalysators kann durch die Boudouard-Reaktion erfolgen.
Das thermodynamische Gleichgewicht unter Ausschluss einer Polymerisierung von CO
(Fischer-Tropsch-Synthese) ist in Abbildung 2-4 und unter Vernachléassigung der Koksbildung
in Abbildung 2-3 dargestellt. Nach dem Prinzip von Le Chatelier verschiebt ein héherer Druck
die Bildung von Koks, CO und CO; hin zu hoheren Temperaturen. Eine Erh6hung des H./CO»-
Verhaltnisses zeigt ebenfalls eine Verschiebung des Gleichgewichts hin zu C, CO und CO; bei
hoheren Temperaturen. An dieser Stelle wird fur eine detailliertere Betrachtung des
thermodynamischen Gleichgewichts der Methanisierung von CO; auf die Literatur verwiesen
[61].
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In dieser Arbeit wurden Temperaturen von 170 bis 230 °C bei einem Gesamtdruck von 1 bar
untersucht. Hierdurch sind Beeintrachtigungen durch das thermodynamische Gleichgewicht
erst bei sehr hohen Umséatzen zu erwarten.

Die Wahl eines leicht Uberstéchiometrischen H./CO»-Verhdltnisses am Reaktoreingang
erlaubt ein erhohtes Verhaltnis von H,/CO> am Reaktorausgang, das zu einem hoheren
Gleichgewichtsumsatz fuhrt. Zuséatzlich verringert der durch die Methanisierung entstehende
Wasserdampf die Bildung von Koks.
1,0

—~ 0,9 -

Iﬂ' -

O 0,8-
0,7 S
O el
& 0,6 J—— 1 bar
S 054--- 10 bar
0,4
0,3 -
0,2 4
0,1 4

0.0 -
100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Temperatur / °C

Abbildung 2-3: Thermodynamischer Gleichgewichtsanteil der Kohlenstoffverbindungen CHs, CO und
COz2 bei 1 und 10 bar; H2/CO2-Verhaltnis: 4:1.

1,0
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Anteil an C
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Abbildung 2-4: Thermodynamischer Gleichgewichtsanteil der Kohlenstoffverbindungen CHi, CO,
CO2z und C bei 1 und 10 bar; H2/CO2-Verhaltnis: 4:1.
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2.2.2. Katalysatoren fir die Methanisierung

Die Methanisierung von CO, wird von den nachfolgend genannten Ubergangsmetallen kata-
lysiert [62]. Hervorgehoben sind die Metalle, die nach Mills und Steffgen von kommerziellem
Interesse sind [63].

1 Aktivitat: Ru>Rh>Ni>Fe>Co >0s>Pt>Ir>Mo >Pd>Ag > Au
1 Selektivitat: Pd > Pt > Ir > Ni > Rh > Co > Fe > Ru > Mo > Ag > Au

Daraus ergibt sich, dass Nickel mit einer vergleichsweise hohen Aktivitat und Selektivitat sowie
einem niedrigen Preis standardmé&Rig als Katalysator verwendet wird. Fur die Methanisierung
bei niedrigen Temperaturen wird aufgrund der hohen Aktivitat Ruthenium eingesetzt [48]. Als
Tragermaterialien werden verschiedene Oxide mit hoher innerer Oberflaiche verwendet wie
gAlO3, Ce0y, SiO,, TiO2, oder Zeolithe. Durch einen Einsatz von Promotoren kann die Akti-
vitat sowie die thermische Stabilitéat verbessert werden. An dieser Stelle sei fur weitere Infor-
mationen auf Ubersichtsartikel in der Literatur verwiesen [64i 66].

Eine Deaktivierung bei Nickelkatalysatoren lasst sich auf folgende Griinde zuriickfihren:

1 Vergiftung durch die irreversible Chemisorption von Spezies auf den aktiven Zentren,
insbesondere H:S [67],

1 Verflichtigung von Nickel durch Bildung von gasférmigem Ni(CO)4 z.B. bei 230 °C in
einem H,/CO-Gasstrom [68],

9 Sinterung der dispergierten Nickelpartikel oder des Tragermaterials und damit einher-
gehend einer Verringerung der aktiven Zentren [69, 70] und

1 Fouling durch Verkokung der Nickeloberflaiche gemaf der Boudouard-Reaktion [48].

Vor dem Einsatz werden Nickelkatalysatoren durch H; bei 300 bis 600 °C reduziert, wobei die
Reduktionstemperatur einen Einfluss auf die Aktivitat hat [48, 71]. Eine Vorbehandlung durch
eine sich abwechselnde Reduktion-Oxidation-Reduktion (ROR) fuhrt zu einer hoheren Selek-
tivitat sowie Langzeitstabilitat [72].

2.2.3. Reaktionsmechanismen auf der Katalysatoroberflache

Der Mechanismus der CO»-Methanisierung ist nicht eindeutig geklart. Ergebnisse, die hierzu
in der Literatur veroffentlich wurden, legen nahe, dass kein einheitlicher Mechanismus exis-
tiert, sondern der auftretende Mechanismus abhéngig vom gewéhlten Metall sowie seiner Dis-
pergierung und Konzentration, dem Trégermaterial und den Reaktionsbedingungen ist. Expe-
rimentelle mechanistische Studien wurden teilweise bei Raumtemperatur und im Ultrahochva-
kuum durchgefihrt, was nur bedingt aussagekraftig fir den Mechanismus unter Reaktionsbe-
dingungen ist [65]. Studien mittels DFT-Berechnungen kénnen abhangig von ihren Annahmen
fehlerbehaftet sein und nehmen haufig ein idealisiertes System an, wodurch sie lediglich M6g-
lichkeiten fur eine Reaktionsfolge aufzeigen, jedoch keinen Beleg fiir einen Mechanismus dar-
stellen.

Wahrend in der Literatur Einigkeit dariber besteht, dass H», auf dem Metall adsorbiert, kann
CO; auf dem Tragermaterial [731 75] oder dem Metall [76, 77] adsorbieren, was bedeutet, dass
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sowohl das Metall als auch der Trager als aktives Zentrum fungieren kann. Fir Nickel auf
Aktivkohle beobachteten Swalus et al. eine sehr gute Adsorption von H; auf Nickel, jedoch
eine schwache von CO; [78]. Dem gegenlber konnten Cardenaz-Arenas et al. Uber DRIFTS-
Spektroskopie auf einem Ni/Al,Os-Katalysator keine Reaktionsbeteiligung des Tragermaterials
feststellen [79]. Hu et al. identifizierten drei Nickelphasen auf g-Al>O3, welche unterschiedliche
Aktivitdten aufweisen [80]. Die Aktivitat des Nickelkatalysators in Abhangigkeit von der Bela-
dung wurde von Rahmani et al. naher untersucht [81]. Bei dem Ni/Al,Os; wurde ein Aktivitats-
maximum bei einem Nickelanteil von 20 Gew.-% festgestellt, da mit zunehmender Beladung
die KristallitgroRe ansteigt und die Dispergierung abnimmt. In Abbildung 2-5 sind mdgliche
Reaktionsmechanismen nach [82i 85] zusammengefasst.

assoziativ (Formiat)

Kat.-Oberflache Kat.-Oberflache Kat.-Oberflache

COZ_- dissoziativ mit anschlieBender CO-Methanisierung

Kat.-Oberflache

CO

dissoziativ

PEN -~
ros @ © © ®
o —_

Kat.-Oberflache

Kat.-Oberflache Kat.-Oberflache Kat.-Oberflache

-

Abbildung 2-5: In der Literatur postulierte Reaktionsmechanismen der CO2 und CO-Methanisierung.

Die Mechanismen unterscheiden, ob sie assoziativ, folglich mit Unterstlitzung von Wasser-
stoff, oder dissoziativ ablaufen. Der Reaktionspfad des assoziativen Mechanismus der CO»-
Methanisierung erfolgt tiber die Bildung einer Formiatspezies, anschliel3ender Wasserabspal-
tung zum Formyl sowie einer weiteren Wasserabspaltung zum teilhydrierten C-Kérper und an-
schlieRender Hydrierung. Dieser Weg wird sowohl unter der Annahme eines aktiven Zentrums
fur CO, auf dem Tragermaterial postuliert [73, 74], als auch fur den vollstandigen Reaktions-
ablauf auf dem Aktivmetall [851 87]. Bei dem dissoziativen Mechanismus werden zwei M6g-
lichkeiten diskutiert: 1) Die Dissoziation von CO; nach Adsorption auf dem aktiven Zentrum
(Metall) ohne weiteren Reaktionspartner (links) [75, 88, 89] und 2) eine Adsorption von CO;
auf der Katalysatoroberflache mit anschlieRender Hydrierung zu *COOH und einer darauffol-
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genden Dissoziation zu *OH und *CO (rechts) [83]. In beiden Féllen wird das adsorbierte Koh-
lenmonoxid *CO nach den vorgeschlagenen Mechanismen fir die CO-Methanisierung hy-
driert. Hier werden ebenfalls zwei Reaktionspfade vorgeschlagen: 1) Beim assoziativen Me-
chanismus wird unter Wasserstoffbeteiligung eine adsorbierte Formylspezies (*CHO) gebildet,
die nach anschlieRender *OH-Abspaltung sowie der Hydrierung des adsorbierten *CH-Kérpers
Zu Methan reagiert. 2) Beim dissoziativen Reaktionspfad wird unter Abspaltung von *O bzw.
mit Wasserstoffunterstiitzung zur Abspaltung von *OH [90, 91] eine C-Spezies auf der Kataly-
satoroberflache gebildet, die anschlieRend hydriert wird [92]. Als geschwindigkeitsbestimmen-
der Schritt bei der dissoziativen CO2-Methanisierung mit anschlieRender CO-Methanisierung
wird die Spaltung der C-O-Bindung angenommen [84, 89].

H&aufig werden bei den Untersuchungen auch Di-Carbonate und Carbonate beobachtet, die
Uber den so genannten Formiat-Mechanismus oder als Nebenreaktionen mit adsorbierten *O
bzw. *OH-Gruppen auf dem Tragermaterial oder dem Metall gebildet werden. Hierbei kann es
sich um Intermediate des Reaktionspfads oder um Meobachteri{engl. Spectators) handeln
[65, 93].

Fur weitergehende Informationen sei an dieser Stelle auf Ubersichtsartikel verwiesen [48, 64i
66, 71, 82, 94].

2.3 Kinetische Ansatze

2.3.1. Adsorption auf der Katalysatoroberflache

Im Folgenden wird auf gangige Adsorptionsmodelle zur Beschreibung der monomolekularen
Beladung einer Oberflache in Abhéngigkeit vom Partialdruck eingegangen.

Adsorption nach Langmuir

Langmuir traf bei seinem Ansatz drei Annahmen [95]:

9 Die Adsorption fiihrt héchstens zu einer Monolage adsorbierter Molekile.

91 Die Oberflache ist einheitlich, das heil3t, dass alle Bindungsstellen gleichwertig sind.

9 Die zwischenmolekularen Wechselwirkungen der adsorbierten Molekiile werden ver-
nachlassigt.

Mit diesen Annahmen ergibt sich im Gleichgewicht eine Oberflachenbedeckung —-die aus der
Beladung und der vollstandigen Beladung bei einer monomolekularen Schicht &  bestimmt
wird. Weiterhin kann selbige auch durch die Langmuir-lIsotherme, die vom Partialdruck der
Komponente A 1| und einer temperaturabhéngigen Adsorptionskonstanten 0 abhangig
ist, beschrieben werden (siehe Gl. (2.7)) [44, 96].

& 0§ y

— = : — A [ LV FQ 2.7
® p U fA h h (2.7)
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Adsorption nach Freundlich

Im Gegensatz zur Langmuir-Isotherme, die auf einer physikalischen Herleitung basiert, ist die
Freundlich-Isotherme empirischen Ursprungs. Die Beladung wird durch einen Potenzansatz
ermittelt und ist abhangig vom Partialdruck 1, sowie den Parametern cound &, wodurch sich
die Isotherme in einem weiten Partialdruckbereich anpassen lasst (siehe Gl. (2.8)) [44, 96].

O I aQe p (2.8)
Adsorption nach Dubinin

Ausgangspunkt fur die Gleichung nach Dubinin (siehe Gl. (2.9)) ist die Potentialtheorie von
Polanyi, nach der das Adsorptionspotential von Temperatur und Dampfdruck abgeleitet wird.
Astakhov und Dubinin haben hieraus eine Gleichung fur Adsorbenzien unter der Annahme
eines homogenen Porendurchmessers abgeleitet [96, 97]. Fir m = 1 gehen die Gleichungen
in die Form nach Freundlich tber.

\
- e an oy N h
Y

® n 1 Q a Qo Y'Y I (2.9)

2.3.2. Kinetische Ansatze zur Beschreibung der CO2>-Methanisierung

Zur Beschreibung der Umsetzungsrate von CO, zu Methan werden in der Literatur verschie-
dene formalkinetische Anséatze genannt. Bis heute ist der Mechanismus der Reaktion nicht
zufriedenstellend geklart, da abhangig vom Tragermaterial, der Aktivkomponenten und Prépa-
ration des Katalysators unterschiedliche Reaktionsmechanismen nachgewiesen werden konn-
ten (siehe Kap. 2.2.3). Somit ist ein allgemeingultiger Ansatz tber die kinetische Beschreibung
der Elementarreaktionen nicht méglich. Im Folgenden werden ausschliel3lich Ansétze betrach-
tet, in denen Nickel als Aktivmetall verwendet wurde.

Der einfachste Ansatz zur Beschreibung der Kinetik ist ein Potenzansatz, der ohne zugrunde-
liegende physikalische Annahmen angewandt werden kann. Einige Potenzanséatzen aus der
Literatur sind in Tabelle 2-1 aufgeftihrt.

Tabelle 2-1: Potenzansatze fur die Methanisierung von CO: auf einem Nickelkatalysator.
J. Muller, V. Pour, A. Regner 150 - 220 °C . L F
9 g Qyn" (2.10)
(1968) [98] 1 bar
R. Maatman, S. Hiemstra 210 -315°C . o F L F
i i Qynhph (2.11)
(2979) [99] 1 bar
J. H. Chiang, J.R. Hopper 277 - 343 °C . o F L F
g PP s vt (2.12)
(1983) [100] 6,9 - 17,2 bar
M. Martinez Molina, C. Kern, 200 - 260 °C . ey * R 7R
A. Jess (2016) [101] 1 bar L (2.13)

Komplexere Ansatze, die die Oberflichenbeladungen der Edukte beriicksichtigen, lassen sich
beispielsweise mit einem Langmuir-Hinshelwood-Ansatz darstellen, der die konkurrierende
Adsorption auf der Katalysatoroberflache mit einbezieht und sich aus der Langmuir-Adsorpti-
onsisotherme herleitet. Ein Beispiel hierfir ist der Ansatz nach Chiang und Hopper (Gl. (2.16)).
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Unter der Annahme von mechanistischen Gegebenheiten, wie der Berlicksichtigung eines ge-
schwindigkeitsbestimmenden Schritts, einer dissoziativen Adsorption oder der Beriicksichti-
gung einer weiteren an der Reaktion teilnehmenden Spezies lasst sich ein so genannter Lang-
muir-Hinshelwood-Hougen-Watson-Ansatz (LHHW) aufstellen. Einige in der Literatur postu-
lierte Anséatze zeigt Tabelle 2-2.

Tabelle 2-2: Komplexe kinetische Ansétze zur Beschreibung der Methanisierung von CO2 auf
einem Nickelkatalysator.

J. N. Dew et al. 280 - 400°C . W N

Lk — — (2.14)
(1955) [102] 2 - 30 bar p U N (VI
T. Van Herwijnen ey

: 200 - 230 ° . QY
et. al. (1973) 00 b3° © oy = (2.15)
[103] 1 bar P n
J. H. Chiang, J.R. o
’ 277 - 343 °C . QY

Hopper 7 17D i f T 1 no ‘ (2.16)
(1983) [100] - 17 bar P " "

‘ CRAARLE
GD Weather' 230 - 330 oC | FI —
bee, C.H. Barthol- N L (2.17)
omew (1982) [89] 14 - L.75bar p OATAT O 0N

‘ n_n
‘ N N 5"
- 300 - 400 °C U Y =

J. Xu, G.F. Fro % 000 (2.18)
ment (1989) [104] 3 - 10 bar o

000G p UNR 0N hn V|

. YRt op s ”°t¢’“1?3.ﬂ.,‘

F.Koschanyetal. ~ 180-340°C | o i Mg tORm G (2.19)
2016) [105 1 - 15 bar 1 T '
( ) 1109] p v n—qﬁi o " Os &N "

Dew et al. [102] untersuchten Mitte der 1950er Jahre die CO2-Methanisierung an einem Nickel-
Kieselguhr-Katalysator (60 Gew.-% Ni) bei Driicken bis 30 bar (siehe Gl. (2.14)). Das unver-
dinnte H,/CO»-Verhéltnis lag bei 0,2 bis 11. Fir das Katalysatorfestbett wurden 3x3 mm Ka-
talysatorpellets ohne Verdiinnung eingesetzt. Die Autoren beobachteten eine Katalysatorde-
aktivierung, die sie auf thermisches Sintern zurickfihrten. An dieser Stelle sei angemerkt,
dass mogliche Temperaturunterschiede im Festbett sowie Stofftransportlimierungen bei der
Erstellung des Ansatzes nicht berlcksichtigt wurden.

Van Herwijnen et al. entwickelten eine Kinetik zur Methanisierung von CO und CO; im Hinblick
auf den Einsatz zur Gasreinigung (siehe Gl. (2.15)). Hierbei wurde bei einem Gesamtdruck
von 1 bar der CO»-Partialdruck von 0,002 bis 0,024 bar in einer Wasserstoffatmosphare vari-
iert. Ein Einfluss der geringen Produktkonzentrationen auf die Reaktionsrate konnte nicht
nachgewiesen werden, weshalb der Ansatz ausschliefZlich vom CO;-Partialdruck abhéangig ist;
in Anwesenheit von CO (Anteil > 200 ppm) beobachteten die Autoren eine Hemmung der CO»-
Methanisierung.
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Chiang und Hopper untersuchten einen Ni/SiO»>-Katalysator (58 Gew.-% Nickel) bei htheren
Dricken (7 7 17 bar) sowie Gasanteilen von 20 bis 30 % CO_ und 67 bis 80 % H,. Der Umsatz
betrug maximal 25 % und der Einfluss von Wasser wurde nicht bericksichtigt. Die Autoren
postulierten sowohl einen Potenzansatz (Gl. (2.12)) (6,9 % Standardabweichung gegenlber
den Messdaten) als auch einen Langmuir-Hinshelwood Ansatz (Gl. (2.16)) (4,6 % Standardab-
weichung gegenlber den Messdaten).

Weatherbee and Bartholomew [89] untersuchten einem Ni/Si>-Katalysator (3 Gew.-% Nickel)
bei 230 bis 330 °C und einem Gesamtdruck von 1,4 bis 1,75 bar. Der CO,-Anteil wurde von
0,2 bis 2 %, der H.-Anteil von 2 bis 10 % (Rest N) variiert. Die Autoren stellten unter der
Annahme verschiedener Reaktionspfade, geschwindigkeitsbestimmender Schritte und domi-
nierender Intermediate auf der Oberflache tGber 30 unterschiedliche Langmuir-Hinshelwood-
Hougen-Watson-Ansatze auf. Die besten Ergebnisse wurden mit einem Ansatz (siehe GI.
(2.17)), der den Bindungsbruch der C-O-Bindung als geschwindigkeitsbestimmendem Schritt
mit anschlielender Hydrierung des Kohlenstoffatoms postulierte, erzielt.

Xu und Froment [104] untersuchten mit einem Katalysator fur die Dampfreformierung (15 %
Ni auf MgAl.O4) neben der CO;-Methanisierung auch die Dampfreformierung und die Wasser-
gas-Shift-Reaktion. Der Temperaturbereich bewegte sich zwischen 300 und 400 °C bei einem
Gesamtdruck von 3 bis 10 bar. Das molare H»/CO, Verhéltnis lag bei 0,5 und 1.

Koschany et al. [105] verwendeten einen Ni/Al.Os-Katalysator in einem Temperaturbereich
von 180 bis 340 °C und einem Druck von 1 bis 15 bar. Das H2/CO,-Verhéltnis wurde zwischen
0,25 und 8 variiert. Ebenso wurde der Einfluss von Methan und Wasser auf die Reaktionsrate
untersucht. Aus einem Datensatz mit 258 Experimenten wurde unter Verwendung des Bartlett-
Tests der Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson-Ansatz mit der statistisch besten Uberein-
stimmung ausgewabhilt (siehe Gl. (2.19)). Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt des Ansat-
zes ist die Formyl-Bildung, bei der der Reaktionspfad tber atomaren Kohlenstoff und eine
anschlieRende Hydrierung zu CH,4 verlauft.

Die hohe Variation der Ansatze hat ihren Ursprung in den unterschiedlichen Rahmenbedin-
gungen und Zielsetzungen der Experimente. Im Hinblick auf die vorliegende Arbeit, in der ein
hochkonzentrierter CO,-Gasstrom stdchiometrisch mit H, in einem Rohrreaktor umgesetzt
werden soll, sind nur wenige Ansatze zu verwenden. Da ein vollstandiger CO2-Umsatz ange-
strebt wird, ist die Bertcksichtigung von Wasser notwendig. Diese Bedingungen erfillt aus-
schlie3lich der Ansatz von Koschany et al. [105], der neben seiner breiten Datengrundlage
mechanistische Annahmen beinhaltet, was die Zuverlassigkeit einer Extrapolation erhoht.

2.3.3. Beschreibung der Adsorptionskinetik mit dem Linear-Driving-
Force-Ansatz

Der empirische Linear Driving Force-Ansatz (LDF) wurde von Gliickauf und Coates entwickelt
(siehe GI. (2.20)). Dieser Ansatz ist als Vereinfachung zur Beschreibung der instationdren
Fickschen Diffusion eines Stoffes in einem porésen, spharischen Partikel hergeleitet worden
[106, 107]. Hierbei wurde die Diffusion als geschwindigkeitsbestimmender Schritt im Adsorp-
tionsprozess angenommen.
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T2 5 o o (2.20)
T 0

Der fur die Adsorption geschwindigkeitsbestimmende k. pe-Faktor wird nach GIl. (2.21)
berechnet und ist von einem empirisch bestimmten Faktor, dem effektiven
Diffusionskoeffizienten und dem aquivalenten spharischen Kugeldurchmesser abhangig [108].
0 ¢ 10O 2.21
o) (2.21)
Der effektive Diffusionskoeffizient (vgl. Gl. (2.22)) berechnet sich aus der Porositat, der Tortu-
ositat, dem Diffusionskoeffizienten des Stoffes i sowie dem Knudsen-Diffusionskoeffizienten
des Stoffes i (siehe Gl. (2.23)).

P
5 (2.22)

(e} o) (2.23)

Mit der Naherung in Gl. (2.20) lasst sich der Stoffaustausch zwischen dem Adsorbens und
seiner Umgebung auch unabhangig von den zugrundeliegenden Stofftransportwiderstanden
empirisch beschreiben [109]. Der k. pr-Koeffizient in dieser Arbeit wird ebenfalls als empiri-
scher Faktor fur die auftretenden Stofftransportwiderstande verwendet.

2.4  Modellierung von wandgekuthlten Festbettreaktoren

2.4.1. Allgemeine Differentialgleichungen zur Modellierung

Die Gleichungen zur Modellierung lassen sich allgemein nach Gl. (2.24) darstellen, die besagt,
dass die Akkumulation im Kontrollvolumen (KV) der Summe aus den Zuflussraten von Kon-
vektion und Diffusion sowie einer Quelle (Reaktionsterm) entspricht [110].

5006 & 6 & &b e KO 11 B0 ®6VasT i1 Ho0
22090 C D& lahe ¢ L Q0O VBHINBQQQOI | Wb VNDHD (2.24)
i 0O w —— s — e
Qo w Qd w

Diese allgemeine Form kann sowohl auf die Stoff- als auch auf die Energiebilanzierung ange-
wendet werden. Fir eine pseudohomogene Beschreibung des Systems gelten die allgemei-
nen Bilanzen nach Gl. (2.25) (Stoffbilanz) und Gl. (2.26) (Energiebilanz).

® . .
-1—6 QQW6 QO Qi @R ti (2.25)
7o QQ0 w60 Y QQL QI ¥ 1 O 30 (2.26)

Fur den Fall eines heterogenen Systems werden fir die Festphase und die fluiden Phasen
jeweils weitere Massen- und Energiebilanzen erstellt, die tGber Quellterme miteinander ver-
knlpft werden. Wahrend ein pseudohomogenes System aufgrund seiner Einfachheit haufig
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herangezogen wird, ist ein heterogenes System dagegen weniger fehlerbehaftet, da unter Re-
aktionsbedingungen der Warmeulbergang vom Katalysator in die fluide Phase und der dazu-
gehdorige Temperaturgradient berticksichtigt werden [111].

Die Massen- und Energiebilanzen mussen fur den jeweiligen Anwendungsfall entsprechend
angepasst und gegebenenfalls mit entsprechenden Annahmen vereinfacht werden, um die
Rechenzeit zu minimieren [110]. Fir das Modell in dieser Arbeit wird dies in Kapitel 4.3 durch-
gefluhrt.

2.4.2. Eindimensionale und zweidimensionale Betrachtung eines wand-
gekluhlten Methanisierungs-Festbettreaktors

In einem wandgekihlten Rohrreaktor stromt das Fluid konvektiv in axialer Richtung vom Re-
aktoreingang zum Reaktorausgang. Diffusive Gradienten in radialer und auch in axialer Rich-
tung besitzen eine untergeordnete Rolle. Der Austrag der erzeugten Warme findet konvektiv
am Reaktorausgang und Uber die gekiihlte Reaktorwand statt. In den Experimenten, die in
dieser Arbeit durchgefuhrt wurden, wurde die erzeugte Warme zu mehr als 99 % uber die
gekihlte Reaktorwand abgefiihrt (siehe Ergebnisse in Kapitel 5.5 und 5.6). Beim Warmeab-
transport Uber die gekuhlte Reaktorwand sind die dominierenden Parameter die (effektive)
Warmeleitfahigkeit der Katalysatorschittung und der Warmetbergang vom Fluid auf die Re-
aktorwand.

In einem eindimensionalen Modell wird lediglich eine Anderung in axialer Richtung betrachtet
und allen Parametern eine radiale Unabhéangigkeit unterstellt. Zur Berechnung wird das| -
Modell verwendet, welches die radial ortsunabhéangige, effektive Warmeleitfahigkeit _  und
den Warmetbergang von Fluid auf die Reaktorwand| j beinhaltet. An der Reaktorwand wird
also ein Temperatursprung angenommen. Hiermit I&sst sich in Abhangigkeit der Reaktorgeo-
metrie nach Wasch und Froment der Warmedurchgangskoeffizient 'Q bestimmen (siehe Gl.
(2.27)) [112].
ko) L P
P | R
Da im eindimensionalen Modell mit einer Durchschnittstemperatur gerechnet wird, ist fur die-
ses Modell bei der Anwendung fir exotherme Reaktionen Vorsicht geboten. Der angenom-

mene Temperatursprung an der Wand hat eine erhdhte Temperatur in Wandndhe und damit
Uiberschétzte Reaktionsraten zur Folge [113]. Somit existieren unterschiedliche Formeln zur

(2.27)

Beschreibung des Warmedurchgangskoeffizienten; als weiteres Beispiel sei hier die Korrela-
tion nach Dixon genannt, die zusatzlich die Biot-Zahl beinhaltet (vgl. Gl. (2.28)) [114].
. Q 6o p
Q o

o_ 0Qt |

(2.28)

Der Vorteil des eindimensionalen | -Modells ist seine einfachere Auflésung und damit der
geringere Rechenaufwand. Zur exakteren Berechnung des radialen Temperaturfelds wird auf
das zweidimensionale ¥ i -Modell verwiesen. Die radiale Warmeleitfahigkeit wird radial ab-
hangig von der Ruhebettwarmeleitfahigkeit sowie der Stromungsverteilung berechnet (vgl. Gl.
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(2.29)) [113]. Die Berechnung ist nach Winterberg et al. in den Gleichungen (2.29) bis (2.31)
angegeben [115].

v OR e, -
¥ i _ V) Q(,)h— QY 1 _ (2.29)
O o) Qi Y I uvQ
Qy i Y (2.30)
0 DoQ Y 1Y
cp%u O Tt nm MPABOYAUcon & ¢ (2.31)

Hierbei sind die Parameter K;, K> und n abhéngig von der Partikelgeometrie; in Gl. (2.31)
werden diese flr Zylinder mit ungefahr gleicher Lange und Durchmesser angegeben [116].
Diese Werte wirken sich nur auf den stromungsabhangigen Anteil der Warmeleitfahigkeit aus.
Die Steigung dieses Anteils wird mit dem Steigungsparameter K; bestimmt. Der Verlauf des
stromungsabhangigen Anteils in Wandnahe sowie die radiale Ausdehnung dieses Ubergangs-
bereichs wird durch den Dampfungsparamter K, und n festgelegt [113, 115].

Der Einfluss der Porositat und damit der Ungleichverteilung von Fest- und Fluidphase sowie
seine Auswirkung auf die Warmeleitfahigkeit wird Uber den strémungsunabhangigen Anteil

berechnet (siehe Kap. 2.4.3). Die hohere Porositat in Wandnahe fihrt dort zu einer gerin-
geren Warmeleitung [117]. Gleichzeitig wird die Warmefreisetzung im Wandbereich durch die
verringerte lokale Katalysatordichte herabgesetzt. Die Beschreibung der radialen Warmeleit-
fahigkeit uber das ¥ 1 -Modell ist insbesondere bei der verknipften Berechnung von Warme-
und Stofftransport i wie sie in dieser Arbeit durchgefiihrt wurde - das exaktere Modell, was
auch Schlereth und Hinrichsen fiir die Methanisierung gezeigt haben [118]. Fiir eine detaillier-
tere Beschreibung radialer Temperaturprofile und den Einfluss verschiedener Parameter auf
die Methanisierung wird auf ein stationares, zweidimensionales heterogenes Modell in der Li-
teratur verwiesen [119]. Trotz vieler Vorteile ist das zweidimensionale Modell mit einem héhe-
ren Rechenaufwand verbunden, weshalb in dieser Arbeit auf ein eindimensionales, radial un-
abhangiges Reaktormodell zurtickgegriffen wurde.

2.4.3. Berechnung der Ruhebettwarmeleitfahigkeit

Die Warmeleitfahigkeit einer nicht durchstrémten Schittung wird von der Warmeleitfahigkeit
der Partikel _ , der Warmeleitfahigkeit des hohlraumfillenden Fluids _ und der Schittungs-
porositat[ bestimmt, die als priméare Einflussparameter bezeichnet werden [113]. Zur Ermitt-
lung der Ruhebettwarmeleitfahig _  gibt es in der Literatur eine Reihe von Ansatzen, die in
folgenden Ubersichtsartikeln naher ausgefihrt werden [120, 121].

Die Berechnung der Ruhebettwarmeleitfahigkeit _  wird anhand des Modells von Zeh-
ner/Bauer/Schliinder erlautert, das von Tsotsas und Martin fir den praktischen Gebrauch emp-
fohlen wird [121, 122]. Hierbei besteht die zylindrische Einheitszelle aus zwei gegeniberlie-
genden Partikelhalften und dem umgebenden Fluid. Das Modell basiert auf der Annahme von
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parallelen Warmestromlinien, die durch Verformung der kugelférmigen Partikel korrigiert wer-
den. Die Ruhebettwarmeleitfahigkeit _  wird nach Gl. (2.32) berechnet. Die Porositat be-
stimmt den Anteil der Warmeleitfahigkeit des Fluids und des Partikels.

— p p T p 1 3Q (2.32)

Die Warmeleitfahigkeit des Partikels (vgl. Gl. (2.33) und (2.34)) ist von dem Verformungspara-
meter & dem Formparameter 6 sowie der Warmeleitfahigkeit des Partikelmaterials _ und
des Fluids _ abhangig. Die Herleitungen zu (2.32) bis (2.34) finden sich in [123].

7 c & 0 0. b ¥ ,
Q + +— —1 - (2.33)
U U 0

(2.34)

Fir Zylinder besitzt der Formparameter 6 einen Wert von 2,5 und fiir Kugeln von 1,25 sowie
flr gebrochenes Gut einen Wert von 1,4. Der Einfluss unterschiedlicher Partikelgréf3en beein-
flusst die Ruhebettwarmeleitfahigkeit durch lokale Anderungen der Porositét, hat jedoch ab-
gesehen davon keinen signifikanten Effekt. Die Schiittung kann daher als monodispers ange-
nommen werden [124]. Wie aus Gl. (2.32) ersichtlich besitzt _  eine starke Abhangigkeit von
der Porositat und damit von der Ungleichverteilung der Katalysatorpartikel [125]. Die Porositat
schwankt wiederum abhéngig von der Partikelgeometrie, des Partikelmaterials und der Fll-
methode [126].

Die Berechnungen durch das Zehner/Bauer/Schliinder-Modell kbnnen mit weiteren sogenann-
ten sekundéaren Parametern noch verfeinert werden. Hierzu zéhlen unter anderem die War-
mestrahlung, die Druckabhangigkeit und eine Abflachung der Partikel, die eine héhere Kon-
taktflache zwischen den Partikeln ermdglicht. Hierfur wird auf die weiterfihrende Literatur ver-
wiesen [113, 121, 123].

2.5 Instationare Untersuchungen zur CO2 und CO Methanisierung

2.5.1. Kinetische Untersuchungen

Klusacek und Stuchly untersuchten die instationdre CO-Methanisierung an einem Ni/SiO2-Ka-
talysator [127]. Hierbei &nderten sie stufenartig die Gaszusammensetzung bei 458 K von einer
reinen Hx-Atmosphare hin zu einem CO/H; Gemisch (11 % CO). lhre Ergebnisse kénnen fol-
gendermalien zusammengefasst werden: Die Wasserbildung durchlauft ein Maximum und
sinkt anschlieRend auf einen stationdren Wert ab. Dagegen steigt die Methanbildung langsam
auf einen stationaren Wert. Beim Zuriickschalten von CO/H, auf H, schwingt die Methanbil-
dungsrate um den Faktor 5 Uber, sinkt aber anschlieRend ab.

Die Autoren begriinden das Uberschwingen der Wasserbildung mit einer schnellen CO-Spal-
tung und der Abreaktion des Sauerstoffs zu Wasser. Die folgende Hydrierung ist durch man-
gelnde Verfugbarkeit und eine geringe Speicherkapazitat von Wasserstoff auf dem Katalysator
verzogert, wodurch die Methanbildungsrate nur langsam auf ihren stationédren Wert ansteigt.
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Das Methanmaximum beim Wechsel auf reinen Wasserstoff erklaren sie mit der stark konkur-
rierenden Adsorption von CO und Hz, welche die Verfligbarkeit von H, wahrend der Anwesen-
heit von CO beschrénkt. Die nicht vollstandigen C*-Kdrper auf der Katalysatoroberflache wer-
den durch die Abwesenheit von CO und den Uberschuss an Wasserstoff hydriert, wodurch
Methan gebildet wird, obwohl kein CO zugegen ist.

Wang et al. untersuchten auf einem Pd/Al,Os-Katalysator bei 513 K mit DRIFTS- und Massen-
spektroskopie die CO,-Methanisierung [71]. Hierbei wurde der Katalysator mit Wasserstoff
kurz vorbeladen und anschlieRend ein CO,-Strom (2 Vol.-% in He) eingestellt. Im nachsten
Schritt wurde stufenartig auf reines Helium umgeschaltet und nach 25 Minuten auf einen Hz-
Strom (8 Vol.-% in He) gewechselt. Der Wasserstoff auf dem Katalysator reagiert im ersten
Schritt mit CO, zu adsorbierten Formiat-Spezies auf der Katalysatoroberflache und adsorbier-
tem CO. Durch die geringe Menge an Wasserstoff auf dem Katalysator kann keine Methanbil-
dung stattfinden. Das Formiat und CO verbleibt auch wahrend des Spiilvorgangs mit Helium
auf der Katalysatoroberflache und reagiert erst nach dem Zuschalten von H, zu Methan ab.
Dieses Experiment wurde ohne H»>-Vorbeladung wiederholt, wodurch weder Formiat noch ad-
sorbiertes CO auf der Oberflache gebildet wurden, weshalb beim Zuschalten von Wasserstoff
im letzten Schritt keine Methanbildung zu beobachten war. In weiteren Untersuchungen wur-
den unter He-Verdiinnung ein Hz- bzw. CO2-Strom im Reaktor eingestellt und stufenartig der
jeweilige Reaktionspartner stdchiometrisch hinzugeschaltet. Durch Zuschalten von CO, zum
H./He-Gasstrom durchlauft die Methanbildung ein Maximum und stellt sich anschlieRend auf
einen stationaren Wert ein. Die Autoren fuhren hierfiir als Begrindung an, dass im stationaren
Zustand CO,-Intermediate auf der Oberflache vorhanden sind, welche die stationdre Reakti-
onsrate absenken. Da die Intermediate beim Zuschalten von CO noch nicht vorhanden sind,
ist die Reaktionsrate dementsprechend fiir eine kurze Zeitspanne héher. Wird die Zufuhr von
CO; gestoppt, durchlauft die Methanbildung ebenfalls ein Maximum. Eine geringe Methanbil-
dung findet in der darauffolgenden Sequenz trotz des Fehlens von CO; statt, da auf dem Ka-
talysator adsorbiertes CO und Formiat zu Methan umgesetzt wird. Zuschalten und Abschalten
der Hx-Zufuhr zu einem CO./He-Gasstrom bewirkt kein Uberschwingen der Methanbildung
und eine sofortige Einstellung des stationaren Zustands.

Der von Wang et al. beobachtete instationare Verlauf der Methanbildungsrate unter Zu und
Abschalten des anderen Reaktanten wurde ebenfalls von Vesselli et al. beschrieben [128]. Auf
einem ungetragerten Nickelkatalysator fligten sie bei 360 °C einem mit Argon verdinnten H»-
bzw. CO,-Strom den jeweils anderen Reaktanten hinzu und entfernten den Reaktanten wieder
aus dem Gemisch. Beim Versuchsablauf Ho/Ar -> Ho/Ar/CO, -> Ho/Ar konnte ein Uberschwin-
gen der Methanbildung und des CO;-Umsatzes beim Zu- und Abschalten von CO, beobachtet
werden. Die Autoren begriinden dies mit einem kurzzeitig dominierenden zweiten schnelleren
Reaktionsmechanismus, dem so genannten A h y d r-asgjsted pathwayf[83]. Wird der Zu-
fluss von CO; abgestellt, nimmt selbiges nicht mehr an der konkurrierenden Adsorption Teil,
was eine hohe Wasserstoffbeladung des Aktivmetalls und damit eine schnelle Abreaktion der
C*-Korper auf der Katalysatoroberflache zu Methan zur Folge hat. Die Beobachtungen, die
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beim Versuch CO2/Ar -> CO2/Ar/H2 -> CO./Ar gemacht wurden, folgen ebenfalls den Ergeb-
nissen von Wang et al. [71], d.h. zu einem langsamen Anstieg zur stationaren Reaktionsrate
und anschlieliendem Absinken der Reaktionsrate.

Mutz et al. untersuchten den Reduktionsgrad von Nickel (23 Gew.-% Ni/CaO»-Al.Os) fir das
Szenario eines plotzlichen Ausfall des Wasserstoffstroms im Reaktionsgasstrom (15 %
H2/3,75 % CO- in He) bei 400 °C [129]. Hierbei wird eine Teiloxidation des Nickels in Abwe-
senheit von Wasserstoff festgestellt. Nach der Riickkehr zu den urspriinglichen Reaktionsbe-
dingungen erhoht sich der Reduktionsgrad jedoch nicht mehr zum Ausgangswert, was eine
verringerte Reaktionsrate mit sich bringt. Die Autoren gehen davon aus, dass die Oxidation
des Aktivmetalls durch Verunreinigungen im CO»-Gasstrom hervorgerufen wurde.

Kreitz et al. haben hingegen einen Aktivitatsverlust bei Abwesenheit von Hx nicht feststellen
kénnen [130]. In ihren Untersuchungen auf einem Ni/Al.Os-Katalysator wechselten sie sprung-
artig zwischen Hz/Ar und CO/He-Stromen ab. Abhangig von der Zyklusdauer und variierenden
Zeiten fir die jeweiligen Stréome untersuchten sie die Antwort des Katalysators. Hierbei zeigt
sich eine weitaus hohere Speicherkapazitat des Katalysators fiir CO, im Vergleich zu H,. Die
Methanisierung findet daher gré3tenteils wahrend des Hi/Ar-Zyklus mit den adsorbierten C*-
Korpern statt. Die Methanbildungsrate erreicht hierbei ein kurzzeitiges Maximum nach dem
Wechsel zum H./Ar-Gemisch. Dieses Maximum sinkt kurz darauf wieder ab, was mit der Ab-
reaktion der C*-Kdrper auf der Katalysatoroberflache erklart wird. Durch eine stark periodische
Betriebsweise kann keine Erhéhung der mittleren Reaktionsrate gegeniiber der stationdren
Reaktionsrate erreicht werden.

2.5.2. Instationar modellierte Reaktoren

Die dynamische Betriebsweise eines durchstrémten Festbettreaktors kann verschiedene in-
stationdre Effekte hervorrufen. Hierzu zahlen unter anderem eine Mehrzahl méglicher statio-
narer Zustande (multiple steady-states), wandernde Hotspots durch gednderte Strémungsge-
schwindigkeiten sowie ein so genanntes Wrong-Way-Behaviour [15, 131]. Bei letzterem wird
durch eine sprungartig herabgesetzte Eingangstemperatur eine langsam wandernde Niedrig-
temperaturzone durch den Reaktor induziert. Hieraus ergibt sich eine Verringerung der Reak-
tionsrate, was zu erhdhten Reaktivgaskonzentrationen im nachfolgenden Reaktorbereich
fuhrt. Wahrend sich die Niedrigtemperaturzone aufgrund der thermischen Tragheit des Kata-
lysatorbettes nur langsam durch den Reaktor fortsetzt, erreichen die erhéhten Reaktivgaskon-
zentrationen schnell den nachfolgenden Bereich, was zu einem instabilen Betrieb fiihren kann.
Detailliertere Ausfihrungen und weitere mogliche instationare Effekte sind von Yakhnin und
Menzinger zusammengefasst worden [131].

Fache et al. untersuchten die instationare Betriebsweise eines wandgekihlten Festbettreak-
tors im Hinblick auf eine Anderung der Stromungsgeschwindigkeit und das Anfahrverhalten
[132]. Fir eine héhere Reaktorstabilitat der exothermen Methanisierung wurde der Katalysator
mit SiC verdiinnt. Es wurde die Kinetik nach Xu und Froment (siehe Gl. (2.18)) herangezogen
[104]. Die Autoren legen dar, dass aufgrund der Restriktionen flr eine sichere instationare
Betriebsweise die Reaktorperformance im Vergleich zu einer stationdren Reaktorauslegung
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negativ beeinflusst wird. Bei den Untersuchungen zur Katalysatorverdinnung stellen die Au-
toren fest, dass ein Verdiinnungsprofil, das auf hohe Last ausgelegt ist und einen Gradienten
besitzt, sich fur den Anfahrprozess als unvorteilhaft gegeniber einer Katalysatorverdiinnung
ohne Gradienten erweist. In einer spateren Verdffentlichung untersuchten Fache et al. den
Einfluss einer Volumenstromerhéhung auf den CO2-Umsatz [133]. In ihren Simulationen zei-
gen sie, dass der kurzzeitige Umsatzeinbruch bei Erhéhung der Stréomungsgeschwindigkeit
durch eine induktiv heizbare Katalysatorverdiinnung mit einer angepassten Heizkurve stark
verringert werden kann.

Try et al. entwickelten ein multidimensionales heterogenes Modell fir einen Festbettreaktor fir
die CO,-Methanisierung unter Verwendung des kinetischen Modell nach Xu und Froment [15,
104]. Die Simulationen zeigen ein Unter- bzw. Uberschwingen der Maximaltemperatur bei An-
derungen der Stromungsgeschwindigkeit sowie ein Wrong-Way-Behaviour bei Absenkung der
Gaseingangstemperatur. Wandernde Hotspots wurden bei einem Wechsel von geziindeten zu
nichtgeziindetem Zustand beobachtet.

Bremer et al. modellierten mit den kinetischen Anséatzen von Xu und Froment sowie von Ko-
schany (Gl. (2.19)) einen wandgeklhlten Festbettreaktor (r = 0,01 m) mit dem Ziel Gber dyna-
mische Betriebsfiihrung einen instabilen Reaktorbetriebspunkt oberhalb des Ziindpunkts je-
doch unterhalb eines geziindeten Reaktorzustands zu stabilisieren um damit eine héhere Aus-
beute zu erzielen [53, 104, 105, 134]. Durch die Wéarmekapazitat des Festbettes findet eine
Temperaturdnderung im Festbett verzdgert statt, was im Modell Gber den Akkumulationsterm
bertcksichtigt wird. Die Kuhlmitteltemperatur wird adaptiv geregelt, sodass diese abh&ngig
vom Umsatz sinkt oder steigt. Sofern die Regelzeit der Reaktorkihltemperatur geringer ist als
die verzdgerte Warmeakkumulation, ist eine Stabilisierung der Reaktionszone an einem insta-
bilen Betriebspunkt durchflihrbar. Die Autoren zeigen, dass durch diese Methode eine hdhere
Hotspottemperatur ohne Reaktorziindung und Katalysatordeaktivierung maoglich ist. Auf das
Startverhaltens des Reaktors gehen die Autoren in einer weiteren Veroffentlichung ein [134].

Fischer et al. vergleichen das dynamische Verhalten eines wandgekihlten Festbettreaktors
unter Verwendung von vier unterschiedlichen Modellen [135]. Hierbei verwenden sie sowohl
ein pseudohomogenes als auch ein heterogenes Modell mit jeweils eindimensionaler bezie-
hungsweise zweidimensionaler Auflosung. Die Kinetik von Koschany et al. wird verwendet
[105, 135]. Hierbei stellten die Autoren fest, dass sich bei den pseudohomogenen Modellen
ein stationdrer Zustand schneller einstellt als bei heterogenen Modellen. Die Verzogerung hat
ihren Ursprung bei der Einstellung des Gleichgewichts des intrapartikularen Stoff- und War-
metransport. Weiterhin zeigen sie, dass der Temperaturgradient zwischen der &uf3eren
Schicht des Katalysatorpellets und der Gasphase vernachlassigbar ist. Jedoch liegt der Tem-
peraturgradient hin zum Zentrum des Katalysatorpartikels bei ca. 10 K. Eine Reaktorziindung
wird von 2D-Modellen bei niedrigerer Kihltemperatur vorausgesagt. In der Reaktormitte des
zweidimensionalen Modells herrscht modellbedingt eine héhere Maximaltemperatur was eine
hohere Reaktionsrate nach sich zieht und ein Durchgehen des Reaktors beginstigt. In einer
weiteren Vero6ffentlichung untersuchten Fischer und Freund das dynamische Verhalten unter
Verwendung des pseudohomogenen eindimensionalen Reaktormodells und des kinetischen
LHHW-Ansatzes von Koschany et al. [105, 136]. Die Autoren beobachten in der Simulation
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nach Lastreduktion ein Wrong-Way-Behavior, was zu einem thermischen Durchgehen des Re-
aktors fUhrt. Sie legen dar, dass mit einer stationdren konservativen Reaktorauslegung fur den
instationaren Fall Potentiale ungenutzt bleiben. Eine adaptive Kiihltemperaturregelung, ange-
passt an die jeweilige Last, ermdglicht hbhere Raum-Zeit-Ausbeuten im dynamischen Betrieb.

Theurich et al. simulierten sowohl adiabate Reaktoren mit Riickfiihrung als auch wandgekiihlte
Festbettreaktoren [1371 140]. Hier wurde ebenfalls die Kinetik nach Koschany et al. herange-
zogen [105]. Bei adiabaten Reaktoren mit Gasruckfiihrung bewirkt eine instationare Betriebs-
weisen eine dynamische Rickkopplung. Die Regelung der Gasrickfiihrung muss anhand der
instationaren Betriebsweise angepasst werden. Wandgekuhlte Reaktoren besitzen eine kir-
zere Anfahrzeit, jedoch bendétigen sie fiir den instationéaren Betrieb eine schnelle Prozesskon-
trolle. Bei Lastédnderung werden kurzzeitige Umsatzeinbriiche bei ansteigendem Volumen-
strom bzw. ein Umsatziberschwingen bei absinkendem Volumenstrom experimentell beo-
bachtet. Fur ihre instationaren Modelle verwenden die Autoren ausschlief3lich stationare kine-
tische Ansatze und gehen davon aus, dass diese sich ohne Verzdgerung an die neuen Bedin-
gungen anpassen. Jedoch zeigen die Autoren (siehe Kapitel 2.5.1), dass instationdre Vor-
gange Einflisse auf die Kinetik besitzen. Es ist daher notwendig die Kinetik flr instationére
Rahmenbedingungen zu validieren.
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Umfang der Arbeit

Die vorliegende Arbeit beschéftigt sich mit der Untersuchung instationarer kinetischer Effekte
sowie deren Einfluss auf das dynamische Verhalten eines wandgekihlten Rohrreaktors. Zu-
dem wird ein dynamischer Reaktor zur Methanisierung von CO, modelliert und experimentell
validiert. Die im Rohrreaktor experimentell beobachteten instationaren Effekte, die das pseu-
dohomogene eindimensionale Modell nicht erklaren kann, sollten identifiziert werden. Weiter-
hin sollte eine Modellerweiterung vorgestellt werden, die instationare kinetische Effekte starker
bertcksichtigt.

Der Umfang und die Ziele der Arbeit lassen sich in die nachfolgend genannten sechs Teilbe-
reiche gliedern:

Erstellung einer stationaren Kinetik

Die intrinsische Reaktionskinetik der CO.-Methanisierung bei stationaren Bedingungen
sollte mit auf einem kommerziellen Nickelkatalysator unter differentiellen Bedingungen
ermittelt werden. Im Temperaturbereich von 170 bis 230 °C sollen die Anteile von CO-
(4 - 20 %) und H. (5 - 80 %) unter Umgebungsdruck und mit Hilfe von Stickstoff als
Verdunnungsgas variiert werden. Die Versuche sollten bei niedrigen Umsétzen (<
10 %) und isothermen Bedingungen (T 1K) in einem Olgekuhlten Festbettreaktor
mit einer verdinnten Katalysatorschittung durchgefuhrt werden. Eine Produktinhibie-
rung durch Wasser und/oder Methan sollte ebenfalls untersucht und im formalkineti-
schen Ansatz berlcksichtigt werden. Hierflr wurde ein Langmuir-Hinshelwood-Hou-
gen-Watson-Ansatz (LHHW) herangezogen.

Untersuchung von instationaren Einflissen auf den ermittelten kinetischen Ansatz

Im zweiten Teilbereich sollte das Verhalten des Katalysators bei Lastwechselexperi-
menten, also dem stufenartigen Erhéhen oder Absenken eines Edukts bzw. Produkts,
untersucht werden. Ziel war es, festzustellen, wie lange der Katalysator bendtigt, um
sich auf die neuen Bedingungen einzustellen. Daraus lasst sich ermitteln, in welchem
Rahmen die stationare Kinetik fur instationare Betriebsweisen Gultigkeit besitzt. Hier-
bei sollte jeder Stoff, der zur Berechnung des LHHW-Ansatzes ndtig ist, untersucht
werden. Weiterhin sollte im Hinblick auf den spateren Anwendungszweck ein Last-
wechselverhalten der Edukte bei gleichbleibender Stéchiometrie sowie ein Reaktions-
start unter Wasserbeladung des Katalysators durchgeftihrt werden.

Bestimmung der Wasseradsorptionsisotherme unter Reaktionsbedingungen

Fiur den Einsatz im instationaren Reaktormodell (siehe Teilbereich V) wurde eine Ad-
sorptionsisotherme von Wasser unter Reaktivbedingungen (48 % H», 11,5 % COy) in
einer thermogravimetrischen Analyse (TGA) ermittelt. Hierfur sollte zunachst eine
Messmethode mit den getroffenen Annahmen vorgestellt werden; anschlie3end sollten
auch Messungen im Temperaturbereich von 150 bis 220 °C bei einem Wasseranteil im
Gasstrom von 5 bis 14 % durchgefuhrt werden. Die Adsorptions- und Desorptionskur-
ven der TGA-Messungen sollten mit einem 'Q  -Modell modelliert werden. Mit einem
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eindimensionalen pseudohomogenen isothermen Reaktormodell, das um die Adsorp-
tionsisotherme als heterogene Festphase erweitert wird, sollte eine entsprechende in-
stationdre Messung aus Il. modelliert werden.

Modellierung eines wandgekuhlten Festbettreaktors

Unter Verwendung der stationaren Kinetik aus Teilbereich | und Korrelationen aus der
Literatur sollte ein stationdres eindimensionales Modell des polytropen Reaktors er-
stellt und mit Experimenten validiert werden. Ziel war es, diese Ergebnisse auf einen
technischen Reaktor zu Ubertragen. Daher sollte der Katalysator nicht verdiinnt werden
und die Reaktordimensionen sollten technischen Dimensionen gerecht werden (Reak-

tordurchmesser: 2 cm, Festbettlange: 0,9 m). Als Gaszusammensetzung werden zwei
Modellgemische verwendet: Die Methanisierung von Biogas, welches aus CO, und
CH4 besteht, und die Methanisierung von reinem CO; unter stdchiometrischer Zugabe
von Wasserstoff. Mithilfe von Anpassungsparametern im Modell wurden Abweichun-
gen von den Messungen Korrigiert.

Instationdre Untersuchungen am wandgekiihlten Rohrreaktor

In diesem Unterkapitel wurden die durchgefiihrten Lastwechselexperimente am ge-
kuhlten Rohrreaktor beschrieben und anschlieRend mit dem im Bereich IV entwickelten
und korrigierten Modell dargestellt. Hierbei sollten die auftretenden instationare Effekte,
die durch das Modell nicht abgebildet werden, ndher untersucht und bewertet werden.
An dieser Stelle sollte zusatzlich zu dem pseudohomogenen eindimensionalen Modell
ein weiteres Modell eingefuhrt werden, das die Wasseradsorption auf dem Katalysator
bertcksichtigt.

Einfluss der Wasseradsorption auf das instationdre Zindverhalten

Die Modelle mit und ohne Berticksichtigung der Wasseradsorption wurden hinsichtlich
der Vorhersage des Zindpunktes im instationaren Betrieb miteinander verglichen. Das
Zindverhalten des Reaktors im stationaren Betrieb sollte mit Korrelationen aus der
Literatur betrachtet werden.




4 Experimentelle Methoden und Modellierung

In diesem Kapitel werden zunéchst die verwendeten Versuchsanlagen und die experimentelle
Herangehensweise erlautert. Anschliel3end wird die Bestimmung der Messgrof3en, die zur Er-
mittlung der Reaktionskinetik und der Temperaturprofile nétig sind, behandelt. AbschlieRend
wird auf die Methoden zur Modellierung und die verwendeten Formeln fiir die Berechnung der
Stoff- und Warmeubergangsparameter eingegangen.

4.1  Anlagenaufbau und Versuchsdurchfihrung

4.1.1. Versuchsanlage fur die experimentelle Ermittlung des formalkine-
tischen Ansatzes

Der Aufbau der Versuchsanlage ist als Fliel3bild in Abbildung 4-1 dargestellt. Die Einsatzgase
werden Gasflaschen entnommen und anschlie3end tber Druckminderer und Massendurch-
flussregler (MFCs) (Brooks 5850E) der Anlage zugefiihrt. Uber ein Dreiwegeventil (3W1) kann
der Gasstrom durch einen dltemperierten H,O-Sattiger geleitet werden. Alternativ kann trocke-
nes Einsatzgas Uber einen Bypass (3W2) am Reaktor vorgeleitet werden, um den Eingangs-
volumenstrom und die Gaskonzentrationen ohne Katalysatorkontakt zu messen. Das Kataly-
satorfestbett (FBR) befindet sich in einem doppelwandigen, thermodltemperierten Rohrreaktor
aus Stahl, der einen Innendurchmesser von 14 mm besitzt. Zur Temperaturregelung wird ein
LAUDA USH-400 Hochleistungsthermostat eingesetzt. Die Temperatur im Katalysatorfestbett
wird mit einem Thermoelement in einem mittig positionierten Fihrungsrohr (AuBendurchmes-
ser = 2 mm) gemessen. Die Temperatur der beheizten Zuleitungen liegt mindestens 20 K
oberhalb der Sattigertemperatur, um die Kondensation von Wasserdampf zu verhindern. Das
Katalysatorfestbett besteht aus 1,50 g nicht reduziertem Katalysator (NiSat 310 RS) und
7,51 g SiOz-Sand zur Verdinnung mit einer Schittungshéhe von 48 mm. Wasser wird aus
dem Produktgas Uber eine Kihlfallenkaskade, die aus einer Kihlfalle bei Raumtemperatur,
einer Eiskihlfalle (T = 0 °C) und einer Trockeneis-Isopropanol-Kiihlfalle (T = -78 °C) besteht,
auskondensiert. Ein Teilstrom von 30 | h* (STP i 0 °C, 1 bar) wird zur Quantifizierung der
Gaskomponenten durch eine Gasanalyse (Fisher-Rosemount NLT 2) geleitet. Die Messung
der Volumenanteile von CO, CO2 und CHa erfolgt mit einem nichtdispersiven Infrarotsensor
(NDIR) und der wvon Hx mit einem Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD).

Tabelle 4-1: Nomenklatur fur R&I FlieRbilder

Abkirzung Anlagenelement Abkirzung Anlagenelement

3w Dreiwege-Ventil MFC Massendurchflussregler
AH Absperrhahn MKP Membrankolbenpumpe
DM Druckminderer PV Pneumatik-Ventil

FBR Festbettreaktor RM Rotameter

FI manueller Durchflussmesser TITIR Thermoelement
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Abbildung 4-1: R&l Fliel3bild der Anlage zur Messung der stationaren Kinetik;

Mit Seifenblasenstromungsrohren (50 ml und 500 ml) wird der trockene Volumenstrom am Re-
aktorausgang bestimmt. Die MFCs und der Olthermostat des Reaktors werden uber einen PC
durch ein Visual Basic Skript angesteuert. In Intervallen von 10 s werden die Messwerte der
Gasanalyse, der Thermoelemente und der Massendurchflussregler aufgezeichnet. Der Kata-
lysator wurde mit einem Gasgemisch von 10 % H; in N2 flr 2 h bei 290 °C und einem Gesamt-
volumenstrom von 100 | h** (STP) reduziert. Die Messungen zur Bestimmung der Reaktions-
kinetik wurden bei Umgebungsdruck (= Anlagendruck) von ca. 1 bar und einem Gesamtvolu-
menstrom von 50 | h'* (STP) durchgefihrt. Vor jedem Messzyklus wurden tber den Bypass
die Gaszusammensetzung und der Volumenstrom Uberprift. AnschlieRend wurde eine Tem-
peraturvariation von 170 °C bis 230 °C durchgefiihrt. Jede ausgewdéhlte Temperatur wurde
45 min konstant gehalten, so dass sich stationdre Reaktionsbedingungen einstellen konnten;
die stationaren Messpunktepunkte wurden dann fur die Auswertung verwendet. Der Wasser-
partialdruck 1y in Abhangigkeit der Sattigertemperatur wurde nach der Wagner-Gleichung
(siehe. Gl. (4.1)) und den Koeffizienten im Anhang (Kap. 9.2 1 Tabelle 9-1) berechnet [141].
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4.1.2. Versuchsanlage fur instationare und isotherme Messungen

/D\ AAAAAAAAAAA

MFC 1

AAAAAAAA
vvvvvvvvv

MFC2 L

b
%—%—N
o]

Sattiger

MFC3

OO NN NN DDA
AVAR VALV ALV ALV AAV AV AV AAVALV ALV ALV ALV ALV AV

He D [N, O (co, D

i ———
ya
: \
2\

E T TIR1

MEC 4 X — —| Olheizung Sattiger
1 o
1, 2 "
Gasanalyse T Olheizung Reaktor
CO, CO,, CHy, H, |
|
............................. : I
— MKP Kuhlfallen : i
: 20°C - U ) Massenspektroskopie
SR @ @ @ o % €Oy, CHa, H,0,Hy NoHe
\l/ D 3w3

Abbildung 4-2: R&l FlieRbild der Anlage zur Messung der instationérer, kinetischer Effekte

Die Versuchsanlage fir instationére und isotherme Messungen (Abbildung (4.3) ist analog zur
Versuchsanlage, die in Kapitel 4.1.1 beschrieben wird, aufgebaut, jedoch wurden folgende
Anderungen am Versuchsaufbau vorgenommen: 1) In der Gaszuleitung wurde Methan durch
Helium, das als Standard fir die Berechnung des Volumenstroms dient, ersetzt. 2) Am Reak-
torausgang wurde Uber beheizbare Rohrleitungen ein Massenspektrometer (Pfeiffer Vacuum
Omnistar GSD 320) angeschlossen (Messbereich: m/z 17 300). 3) Das Katalysatorfestbett
bestand aus 1,80 g nicht reduziertem Katalysator (NiSat 310 RS) und 7,5 g g Al.O3 zur Ver-
dunnung (Sasol Germany GmbH) mit einer Schiittungshéhe von 70 mm. 4) Die Anderung der
MFCs erfolgte in Intervallen von 3 s. Das Messintervall der Massenspektrometrie betrug 1,8 s.
Zur Detektion der Verbindungen bzw. Atome wurden folgende Masse-zu-Ladungs-Verhalt-
nisse verwendet: H, (2), He (4), CH4 (15), H>O (18), N2 (28), CO; (44).

Die Reduktion erfolgte analog zu den Angaben in Kapitel 4.1.1. Die Messungen wurden bei
Umgebungsdruck (ca. 1 bar) und bei einem Gesamtvolumenstrom von 50 | h'* (STP) durchge-
fuhrt. Vor jedem Messzyklus wurden Uber den Bypass die Gaszusammensetzungen und die
Volumenstrome der jeweiligen Messschritte Giberprift. Mit der Gaszusammensetzung des ers-
ten Messschritts wurde der Reaktor auf 220 °C hochgeheizt und die Temperatur fir 1,5 h kon-
stant gehalten. Nachfolgend wurden in 20-Minuten-Intervallen die Reaktionsbedingungen stu-
fenartig (< 6 s) verandert. Hierbei wurde nur ein Parameter verandert und das Antwortsignal
des Reaktors mittels Massenspektrometrie untersucht. Der Volumenstrom von Helium wurde
tber die Versuchsdauer konstant bei 1 | h' (STP) gehalten um kurzzeitige Volumenstroman-
derungen durch Ad-/Desorptionsvorgange auf der Katalysatoroberflache zu identifizieren. Die
stark verzdogerten Messwerte der Gasanalyse dienten nur zur Kontrolle.
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4.1.3. Thermogravimetrische Messung der Adsorptionsisotherme von
Wasser unter Reaktionsbedingungen

Mit einer thermogravimetrischen Analyse (TGA - Hitachi STA 7300) wurde die Massenzu-
nahme/-abnahme des Katalysators unter Reaktionsbedingungen mit und ohne Wasserdampf-
zugabe untersucht. Der Messzyklus bestand hierzu aus vier Teilschritten: 1) Reduktion/Rege-
neration des Katalysators, 2) Zugabe der Reaktivgasmischung, 3) Adsorption von Wasser-
dampf und 4) Desorption von Wasserdampf in Gegenwart der Reaktivgasmischung.

o~
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co, gl

N, ¥ Sattiger

TGA
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Abbildung 4-3: R&l FlieRbild zur Messung der Adsorptionsisotherme von Wasser unter Reaktionsbe-

dingungen

Die Einsatzgase wurden aus Gasflaschen enthommen und anschlie3end tber Druckminderer
der Anlage (Abbildung 4-3) zugefiihrt. Uber ein Dreiwegeventil (3W1) konnte nun entweder H;
(Reduktion) oder eine Reaktivgasmischung (15 % CO,, 63 % Ha, 22 % N;) der TGA-Apparatur
zugeleitet werden. Die Zufihrung der Gase erfolgte direkt oder tber einen H,O-Séttiger. Die
Volumenstrome (Gesamtvolumenstrom 30 | h'Y) wurden Uiber Rotameter (RM1-4) eingestellt.
Fur die Messungen wurden 10 bis 15 mg Katalysator (NiSat 310 RS - nicht reduziert) einge-
setzt. Zu Beginn jedes Messzyklus wurde der Katalysator fir 3 h mit 10 % H, in N2 bei 30 | h!
(STP) reduziert. Die Ofentemperatur wird auf 350 °C eingestellt, wodurch sich im Reaktor eine
Probentemperatur (= Reduktionstemperatur) von 310 °C ergab (aufgrund nicht vorgeheizter
Gase). AnschlieRend wurde der Ofen bei einem N2-Strom von 30 | h** auf Messtemperatur
abgekuhlt und 30 min isotherm gehalten. Danach wurde der N.-Strom durch eine verdinnte
Reaktivgasmischung (10,5 % CO, 48 % H», 40,5 % N,) ersetzt und weitere 20 min isotherm
gefahren. Im darauffolgenden Adsorptionsschritt wurde ein Teil des Stickstoffs durch Wasser-
dampf (5 %, 9,4 % und 13,6 %) fur eine Dauer von 30 min ersetzt. Danach wurde der Wasser-
dampf im Reaktivgasstrom vollstandig durch Stickstoff substituiert und die Desorption von
Wasserdampf Uber einen Zeitraum von 30 min gemessen. Zur Regeneration des Katalysators
wurden die oben angegebenen Reduktionsbedingungen wieder fur 1 h eingestellt. Alle Tem-
peraturwechsel wurden mit einer Temperaturrampe von 10 K/min durchgefihrt.
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4.1.4. Versuchsanlage fiur stationare und instationdre Messungen am
wandgekuhlten Rohrreaktor

Die Anlage zur Messung stationdrer und instationérer Temperaturprofile im wandgekihlten
Einzelrohrreaktor ist in Abbildung 4-4 dargestellt. Die Einsatzgase wurden Gasflaschen ent-
nommen und anschlieBend tGber Druckminderer und MFCs (Brooks 5850E) in die Anlage ein-
geleitet. Uber die Pneumatikventile (PV 1-3) konnte der Gasstrom tber den Sattiger in den
Reaktor, direkt in den Reaktor oder Uber den Bypass am Reaktor vorbei geleitet werden. Hier-
bei wurde der Gasstrom zum Reaktor Uber einen Heizschlauch (Lange 2 m) auf die gewahlte
Reaktortemperatur erwarmt. Der doppelwandige Stahlreaktor (Innendurchmesser 20 mm;
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Abbildung 4-4: R&l FlieRbild der Anlage zur Messung stationdrer und instationarer Temperaturprofile;
Reaktordurchmesser = 2 cm;
Lange 1 m) wurde lber einen Hochleistungsthermostaten (LAUDA USH-400) temperiert. Die
Schittung im Reaktor bestand aus einem 90 cm Katalysatorfestbett (FBR - 200 g Ni-
Sat 310 RS), dem eine 10 cm Glaskugelschiittung (Durchmesser 6 mm) zur Gastemperierung
am Eingang vorgelagert ist. Die Temperaturmessung im Katalysatorfestbett wurde mit einem
Uber einen Motorschlitten verschiebbaren Thermoelement (TIR 1) durchgefuhrt, das sich in
einem mittig positionierten Fuhrungsrohr (Auf3endurchmesser = 3 mm) befand. Am Reaktor-
ausgang wurde der Gasstrom, mit einer Abzweigung (Leitungstemperatur ©120 °C) zum MS-
Spektrometer (Pfeiffer Vacuum Omnistar GSD 320), durch die Kihlfallen (Raumtempera-
tur 20 °C; Trockeis/Isopropanol -78 °C) gefuhrt, um das Wasser aus zu dem Produktgas zu
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entfernen. Ein Teilstrom von 30 I h* (STP i 0 °C, 1 bar) wurde zur Quantifizierung der Gas-
komponenten durch eine Gasanalyse (Fisher-Rosemount NGA 2000) geleitet. Die Messung
der Volumenanteile von CO, CO; und CHjs erfolgte mit einem nichtdispersiven Infrarotsensor
(NDIR); Hz wurde mit einem Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) gemessen. Der Volumen-
strom wurde mit Seifenblasenstromungsmessern (FI 1) von 25 ml, 200 ml und 1000 ml ge-
messen. Die Einstellungen der MFCs, des Hochleistungsthermostaten und der Pneumatikven-
tile sowie die Verschiebung des Motorschlittens zur Positionsanderung des Thermoelements
im Reaktor wurden uiber einen PC (Visual Basic) gesteuert. Die Anderungen im instationéaren
Betrieb erfolgten in Intervallen von 3 s. Uber die Software wurden auch die Werte der MFCs,
die Temperaturen (Reaktor, Sattiger, Umgebung, Olheizung), die Ventilstellung und die Werte
der Gasanalyse in Intervallen von 6 s aufgezeichnet. Das Messintervall des Massenspektro-
meters betrug 1,8 s. Zur Detektion der Verbindungen bzw. Atome wurden folgende m/z-Ver-
haltnisse verwendet: H, (2), CH4 (15), H.0 (18), N2 (28), Ar(40), CO; (44). Die Messungen
wurden bei Umgebungsdruck durchgefuhrt. Der Katalysator wurde mit einem Gasgemisch aus
10 % H, in N fiir 3 h bei 300 °C und einem Gesamtvolumenstrom von 200 I-h? (STP) redu-
Ziert. Zur Messung der stationaren Temperaturprofile wurde unter Reaktionsgasbedingungen
der Reaktor auf die ausgewahlte Wandtemperatur aufgeheizt. Diese Betriebsbedingungen
wurden fur 2 h gehalten und anschlieRend das Temperaturprofil mit einer Schrittweite von
5 mm bei einer Messschrittdauer von 12 s aufgenommen. Zur Umsatzermittiung wurden die
Werte der Gasanalyse verwendet.

Tabelle 4-2: Messzyklus fir instationdre Messungen am Rohrreaktor
Phase 1 Phase 2 Phase 3 Phase 4
lineare Anderung lineare Anderung
konstanter Volumen- konstanter Volumen-
des Volumenstroms / des Volumenstroms/
strom und Gaszu- strom und Gaszu-
Gaszusammen-set- Gaszusammen-set-
sammen-setzung sammen-setzung
zung zung
Dauer: 30 min Dauer: 12 s - 30 min Dauer: 30 min Dauer: 12 s - 30 min
Thermoelement wird
Thermoelement-Po- | Thermoelement-Po- . Thermoelement-Po-
. . . . . . nach 25 min ver- - i )
sition bleibt gleich sition bleibt gleich sition bleibt gleich
schoben

4 |

Bei den instationaren Messungen bestand die Herausforderung darin ein zeitlich abhangiges
Temperaturprofil mit einem Thermoelement aufzunehmen. Hierzu wurde der Messzyklus an

unterschiedlichen Thermoelementpositionen wiederholt. Der Messzyklus (siehe Tabelle 4-2)
ist in vier Phasen untergliedert. Zu Beginn wurden ein konstanter Volumenstrom mit gleich-
bleibender Gaszusammensetzung in den Reaktor geleitet (Phase 1). Dann wurde der Volu-
menstrom oder die Gaszusammensetzung linear verandert (Phase 2). In Phase 3 wird, ebenso
wie in Phase 1, ein konstanter Volumenstrom und eine gleichbleibende Gaszusammensetzung
eingeleitet. FUnf Minuten vor Ende der Phase 3 wurde das Thermoelement verschoben, so-
dass in Phase 4 und in Phase 1 des neu beginnenden Messzyklus die Temperatur an einer
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anderen Stelle im Reaktor gemessen werden konnte. In Phase 2 und 4 wurden die Reaktions-
bedingungen verandert, wahrend in den Phasen 1 und 3 die Auswirkung der Anderung auf
den Reaktor beobachtet wurde. Die Auflésung des Temperaturprofils ist abhéngig von den
gemessenen Thermoelementpositionen und korreliert somit mit den Wiederholungen des
Messzyklus. Fur eine gute Auflésung im Hotspot-Bereich (in Gegenwart von Reaktivgas) wur-
den die Messpositionen des Thermoelements in Intervallen von 0,5 cm (4 cm i 10 cm), 1 cm
(O 4cmund 107 12 cm), 2.cm (127 20 cm) und 5 cm (207 90 cm) verédndert. Bei Messun-
gen, in denen keine Methanisierung stattfand, betrugen die Intervalle der Messpositionen 2 cm
(071 20 cm)und 5 cm (201 90 cm). Zur Umsatzermittlung wurden die Ergebnisse der Massen-
spektroskopie herangezogen.

4.1.5. Methoden zur Katalysatorcharakterisierung

Dynamische Differenzialkalorimetrie (DSC)

Die Warmekapazitat des nicht reduzierten Katalysators wurde mittels dynamischer Differenzi-
alkalorimetrie (Netzsch DSC 200 F3) bestimmt. Hierfur wurden 10 bis 15 mg Katalysator ver-
wendet. Die DSC-Messung erfolgte in einem Temperaturbereich von 20 bis 300 °C
(Heizrampe von 10 K/min) und mit einem Nz-Strom von 50 ml/min.

Stickstoffphysisorption

Durch N2-Physisorption wurde die spezifische Oberflache nach der BET-Methode bestimmit.
Hierzu wurde der Katalysator 24 h Vakuum bei 100 °C ausgeheizt und in einem Gemini V (Fa.
Micromeritics) vermessen.

Quecksilberporosimetrie

Mit der Quecksilberporosimetrie wurde die Rohdichte des pordsen Katalysators bestimmt. Da-
fur wurde ein AutoPore Il (Fa. Micromeritics) verwendet.

Heliumpyknometer

Die Bestimmung der Katalysatordichte wurde tber Heliumpyknometrie mit einem Porotec
Pycnomatic ATC durchgefihrt.

ICP-OES-Spektroskopie

Die Bestimmung des Nickel-Gehaltes des Katalysators wurde mit einem ICP-OES-Spekiro-
meter durchgefiihrt (Optima 7300DV; Fa. Perkin Elmer). Die Probe wurde mit Kénigswasser
aufgeschlossen. Hierzu wurde die mit Konigswasser versetzte Probe in einem Mikrowellen-
ofen (Multiwave 3000 Fa. Anton Paar) (bei T = 240 °C; t = 60 min) aufgeltst.

4.2  Versuchsauswertung
4.2.1. Messgrofien

Der Eingangsvolumenstrom des trockenen Gases w j ; wird Uber den Bypass geleitet und
mit dem Seifenblasenstrémungsrohr gemessen. Unter der Annahme, dass sich die Gase unter
den Reaktionsbedingungen ideal verhalten, kann nach Gl. (4.2), der trockene Volumenstrom
® [ f bei Standardbedingungen (STP: 1 bar, 273,15 K) bestimmt werden.

35



Experimentelle Methoden und Modellierung

uY s 2 .
®WhH R lbn—oao iR (4.2)
% Ty

Der Eingangsvolumenstrom von Wasserdampfw  f  wird Uber den Sattdampfdruck nach
der Wagner-Gleichung (Gl. (4.1)) [113] bei der Sattigertemperatur bestimmt (Gl. (4.3)).

Wk R .
Goh h - r‘]'f)]l oL (4.3)
0]
Der trockene und nasse Ausgangsvolumenstrom ohne CH. im Eingangsstrom wird tber die
Stéchiometrie der Reaktion berechnet (Gl. (4.4), (4.5)). Die Messung uber das Seifenblasen-
stromungsrohr dient lediglich zur Kontrolle.

LN (4.4)
h h p Tabd"qiﬁ)i .
o 55— (4.5)
" P Sy g oi | '

Der Umsatz von CO; wird nach Gl. (4.6) berechnet. Die Selektivitat zu CH, lag im Rahmen der
Messgenauigkeit bei 100 %. Daher kann die Kohlenstoffmassenbilanz tiber die Messwerte von
CO; und CH4 am Eingang und CO; sowie CH4s am Reaktorausgang geschlossen werden.

S’éé 0 €5 o £ o

%G 3 - 4.6
b €6 Gh €6 Gh (4.0)
Fur Messungen ohne CH,4 im Eingangsstrom kann Gl. (4.7) verwendet werden.
. Wy "o
Wy - ; 4.7
Yoy Gy (47

Die modifizierte Verweilzeit wird auf die Masse des oxidierten Katalysators bezogen und mit
Gl. (4.8) bestimmt.
o h

T Y

(4.8)
Der Molenstrom einer Komponente i zum Zeitpunkt t wird mit Hilfe des Standards bestimmt
(Gl. (4.9)). Bei isothermen Messungen wurde Helium, bei den Messungen der Temperaturpro-
file wurde Argon als Standard verwendet. Fir den Gasanteil des Standards w f und den
Molenstrom € r  wurden die Werte 60 s vor Anderung der Bedingungen herangezogen.
w ,\d% é%iéﬁY"Y@"y"yﬁ w

€ R - : ;
h W p = Y:)’Yyyf) W p

¢
=y

Xt o fviofyvD (4.9)

Der normierte Volumenstrom wird aus den Gasanteilen des Standards nach Gl. (4.10) berech-

net.
w

W

>5¢

(4.10)

>5¢
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4.2.2. Auswertung kinetischer Daten

Die massenbezogene Reaktionsrate von CO, wird aus dem Umsatz von CO;, dem Eingangs-
partialdrucks von CO., der mittleren Schuttungstemperatur und der modifizierten Verweilzeit
nach Gleichung (4.11) berechnet. Sofern nicht anders angegeben wird die Reaktionsrate in
dieser Arbeit auf CO» bezogen.

. TR YR %Qiho i F 4.11)
1t T YJY Ofe

Zur Ermittlung der kinetischen Daten wird der Umsatz gering (< 10 %) gehalten, wodurch die

gemessene Reaktionsrate als differentiell betrachtet werden kann. Daher wird der Einfluss von

Konzentrationsgradienten und die Anderung der Stromungsgeschwindigkeit iiber die Bett-

lAnge vernachlassigt. Als Ausgangspunkt fur den kinetischen Ansatz wurde ein Langmuir-Hin-

shelwood Ansatz gewabhlt, der in Kapitel 5.2 entwickelt wird (siehe Gl. (4.12)).

Q Ong ¢ O . o Yo
— e . Q‘ aQ® Q5 Q 6eDd  QpQ (4.12)
P U Jsg VU Jrg

i

4.3 Modellierungsmethoden

4.3.1. Annahmen und Vereinfachungen

Zur Modellierung der Methanisierung in einem wandgekihlten Einzelrohrreaktor wird ein so-
genanntes instationdres, eindimensionales Modell zur numerischen Simulation verwendet. Es
werden folgende Vereinfachungen getroffen:

1 pseudohomogenes Modell

Die Gas- und Festphase werden hinsichtlich der Temperatur und Gaszusammensetzung ein-
heitlich betrachtet. Es wird eine ideale Pfropfenstromung mit einer radial gleichbleibenden
Stromungsgeschwindigkeit angenommen.

1 konstante Porositat

Es wird eine gleichbleibende Schittungsporositat unterstellt. Damit kdnnen Randeffekte ver-
nachlassigt und eine ortlich unabhangige Katalysatordichte angenommen werden.

1 vernachlassigbare axiale und radiale Massentransportprozesse
Axiale und radiale Diffusionseffekte (Dax, Drad) Werden vernachlassigt.

1 konstante Ruhebettwarmeleitfahigkeit

Die Warmeleitfahigkeit der Schittung im Ruhezustand _  wird unabhangig von der Gaszu-
sammensetzung als konstant betrachtet.

1 vernachlassigbarer Druckverlust

Der gemessene Druckverlust der Schittung lag unter von 100 mbar, weshalb dieser in der
Modellierung vernachlassigt werden kann.
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1 konstante Wandtemperatur

Die Temperatur des Thermodls und damit die Wandtemperatur werden als konstant tber die
Schittungslange angenommen.

1 keine Diffusionslimitierung (wie in Kapitel 9.3 diskutiert)

Es tritt keine Massentransportlimitierung auf, wodurch ein Porennutzungsgrad von 100 % an-
genommen werden kann.

4.3.2. Massen- und Energiebilanzen

Fur die Modellierung missen die allgemeinen Massen- (Gl. (2.25)) und Energiebilanzen
(Gl. (2.26)) an die Anforderungen angepasst werden. Das Differentialgleichungssystem wird
dem Programm Matlab unter Verwendung eines ODE 23-Solvers fir die zeitliche Abhangigkeit
und mit einer Schrittweite von 1 mm in axialer Richtung gel6st.

Die Methanisierung von CO: ist mit ihrer Stéchiometrie von 5 zu 3 eine volumenreduzierende
Reaktion (vgl. Gl. (2.1)). Ohne Zugabe eines Verdiinnungsgases und bei vollstandigem Um-
satz entspricht dies einer Volumenreduktion von 40 %, die nicht vernachlassigt werden kann.
Der Konvektionsterm (Q Q@6 ) wird unter Anwendung der Produktregel fir die axiale Di-

mension umgeformt —— —— und ist somit von der Anderung der Strémungsgeschwin-

digkeit sowie der Gaskonzentration abhangig. Die Diffusion in axialer und radialer Dimension
wird nicht beriicksichtigt. Somit ergibt sich die Massenbilanz fir den eindimensionalen, insta-
tionaren Fall nach Gl. (4.13).
A 610 o
10 10 7w

o (4.13)

In der Energiebilanz wird die Warmekapazitat des Feststoffs, die axiale Warmeleitfahigkeit der
Schittung und die Abhangigkeit der Stromungsgeschwindigkeit vom Umsatz bertcksichtigt.
Die Warmeabfuhr wird Uber das| -Modell, das einen angenommen Temperatursprung an
der Reaktorwand beinhaltet, und den Warmedurchgangskoeffizienten 'Q modelliert. Die Ener-
giebilanz fir den eindimensionalen, instationaren Fall zeigt GI. (4.14).

. " 7Y ~ 01 "YYo LR .
T W T WR T W e s 5 QY Y
10 ® 7o 0 (4.14)
- — 30 i

Fir den stationaren Fall werden die Massen- und Energiebilanz aus GlI. (4.13) und (4.14) um-
geformt (siehe Gl. (4.15) und (4.16)).

T r

o L.,
O Tgo ¥

T 306 (4.15)
1 o]
wo 'Y]é lfr o o 3 T_"Y o~ \
Y 97 oY YV -hrg 9 (4.16)
1 @ " WRO
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Aus der Volumenstromanderung Uber die Lange des Festbettes ergibt sich die Anderung der
Stromungsgeschwindigkeit Uber der Reaktorlange. Die Berechnung erfolgt mit Hilfe der St6-
chiometrie der Methanisierung und mit der Reaktionsrate nach Gl. (4.17).

16 10

To
Die Anderung der H,O-Beladung auf dem Katalysator (siehe hierzu die Kapitel 5.4 und 5.6)
wird nach Gl. (4.18) berechnet. Der k.pe-Faktor wird empirisch bestimmt.

(4.17)

T w‘ KO TNA) ) (4.18)
T O
Unter Erweiterung des eindimensionalen, instationdren Reaktormodells mit dem Adsorptions-
modell ergeben sich Anderungen in der Berechnung der Massenbilanz (Gl. (4.19) und der
Anderung der Stromungsgeschwindigkeit (Gl. (4.20).

) 071Gy @il 6 w o A n . (@ oa  (4.19)
" T T o -y 71 Qo®ocon Wqo Qm

16 e T 7y

To TG 0% (4.20)

Die Randbedingungen sind fuir den Reaktoreingang mit GI. (4.21) und fir den Reaktorausgang
mit. GI.(4.22) gegeben

Y by, O (frz=0) (4.21)
Y oy p MO (fur z = Ly (4.22)

4.3.3. Warmeulbergangs- und Stoffparameter

Alle Stoffparameter, sofern nicht anders vermerkt, werden abhangig fiir jeden Rechenschritt
Uber der Reaktorlange neu berechnet. Die Warmeabfuhr Uber die Reaktorwand wird nach Gl.
(4.23) uber den Warmedurchgangskoeffizienten "Q bestimmt. Hierbei wird die Warmeleitung
der Wand und der Warmeubergang von der Reaktorwand zum Thermodl vernachlassigt, da
beide GrofRen wesentlich hoher sind als _  und| . Der radiale Warmetransport innerhalb
der Schittung wird unter Beriicksichtigung der Reaktorgeometrie mit Hilfe des Reaktordurch-
messers d;, eines Vorfaktors und _  berechnet. Um aus der mittleren radialen Temperatur
des eindimensionalen Reaktormodells die Maximaltemperatur in der Reaktormitte zu berech-
nen, wird Gl. (4.24) herangezogen. Nahere Ausfihrungen zu Gl. (4.23) und (4.24) kbnnen [44]
entnommen werden.

- Q p

o J— 4.23
m (4.23)

Il
=

“YO D Y D =0
o~ P C _ & "0 S
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Die hier relevanten dimensionslosen Kennzahlen [141] werden entsprechend den Gleichun-
gen (4.25) bis (4.28) berechnet.

(4.24)
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oMo
YQ —— (4.25)
L Wp O
U I (4.26)
0Q YQ i (4.27)
vy ~ Q ~ ~h ¥ o\ R
065 POV F— mip Y DN (4.28)

Der Warmeubergangskoeffizient an der inneren Reaktorwand berechnet sich nach Gl. (4.29).

0060/

| & —a (4.29)

Der sphéarische Partikeldurchmesser der zylindrischen Katalysatorpartikel wird nach Gl. (4.30)
bestimmt; & st die gemittelte Katalysatorlange und Q  entspricht dem Katalysatordurch-
messer. Die Bettporositat wird mit Gl. (4.31) berechnet.

(4.30)

- (4.31)

Die Stoffeigenschaften werden abhangig von Umsatz und Einsatzgas fir jeden Diskretisie-
rungsschritt berechnet. Zur Berechnung der Gasdichte wird Gl. (4.32) herangezogen.

Q0 X U
yaral Wl aQ@w ww (4.32)
aea

Die Warmekapazitat der einzelnen Gase (Gl. (4.33)) und des Gasgemisches (Gl. (4.34)) wer-
den nach der PPDS-Gleichung [141] berechnet. Anhang 9.2 kdnnen die Koeffizienten zur Be-
rechnung aller Stoffparameter enthommen werden.

S0 Y
“Wigza ° ° ° Y
) (4.33)
9 ° o 02 o' o'
P 5 v 5 Y °8 Y 5 Y
n § (4.34)

Zur Berechnung der Warmeleitung der Einzelkomponenten wird Gl. (4.35) verwendet.

- 20 0 0°Y 6Y 0OY 07Y (4.35)
Die Warmeleitfahigkeit des Gasgemisches wird aus den Leitfahigkeiten der Einzelkomponen-
ten nach Wassiljewa [142] mit der Mason-Saxena-Modifikation berechnet (Gl. (4.36)).
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(4.36)

- B w0 yp 0 7

Nach Gl. (4.37) [141] wird die dynamische Viskositdt der Einzelkomponenten ermittelt. Die
dynamische Viskositat der Gasmischung wird nach der Methode von Wilke (Gl. (4.38)) [142]
berechnet.

— 0 o6 67Y 6°Y ©OY 0OV (4.37)
T o e T
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(%o wp O 70

Die radiale Warmeleitfahigkeit setzt sich aus einem statischen Anteil (_ ) und einem dyna-
mischen, von der Stromungsgeschwindigkeit abhangigen Anteil zusammen und wird
nach Gl. (4.39) [141] berechnet.

~
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5 Versuchsergebnisse und Diskussion

Im folgenden Kapitel werden die Ergebnisse vorgestellt und diskutiert, beginnend mit der Ka-
talysatorcharakterisierung. In Kap. 5.2 und 5.3 wird ein stationarer formalkinetischer Ansatz
entwickelt (Kap. 5.2), der hinsichtlich seiner Giltigkeit unter instationdren Bedingungen (Kap.
5.3) durch sprungartige Anderung der Gaszusammensetzung naher untersucht wird. In den
Kapiteln 5.5 und 5.6 wird ein technischer Einzelrohrreaktor, welcher bei hohen Umsétzen und
aufgrund der Exothermie der Reaktion ein Temperaturprofil ausbildet, unter stationaren (Kap.
5.5) und instationaren (Kap. 5.6) Bedingungen vermessen und modelliert. Zur Simulation aus-
gepragter instationare Effekte aus Kap. 5.3 wird in Kap. 5.4 eine Wasseradsorptionsisotherme
bestimmt. Im Kap. 5.7 wird das Zundverhalten des Reaktors mit einem in der Literatur weit
verbreiteten Reaktormodell und dem entwickelten Reaktormodell verglichen.

5.1 Katalysatorcharakterisierung

In dieser Arbeit wurde der kommerzielle Katalysator NiSat 310 RS von Clariant verwendet. Die
Katalysatorpartikel sind zylindrische Extrudate mit unterschiedlichen Langen, die vor der Ver-
wendung zerkleinert wurden. In Tabelle 5-1 sind wichtige physikalische Eigenschaften des
Katalysators zusammengefasst. Die Ubersicht der hierfiir verwendeten Messmethoden befin-
det sich in Kapitel 4.1.5.

Tabelle 5-1: Eigenschaften des Katalysators in oxidierter Form

Feststoffdichte ” o Qwaa
Partikeldichte (mit Porenvolumen) ” powaa
Schiittdichte (im Reaktor) ” X ¢ a
Tortuositét T [143] ofv
Partikelporositét - T ¢
Schiittungsporositét - T X
BET Oberflache pyut Q
Ni-Anteil auf Al,SiOs/Al,O3 L §x "0Q® b
Partikeldurchmesser Q php & &
mittlere Partikellange & chp & a
aquivalenter Partikeldurchmesser Q ¢hp a a
mittlerer Porendurchmesser ohp & &
Warmekapazitat des Katalysators & bei 190 °C PToEQQ0
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Versuchsergebnisse und Diskussion

5.2  Ermittlung eines formalkinetischen Ansatzes unter stationa-
ren Bedingungen

In diesem Unterkapitel wird eine Geschwindigkeitsgleichung fir stationdre Bedingungen mit
einem Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson Ansatz bestimmt. Hierzu wird in Kapitel 5.2.1
die Bestimmung der Reaktionsordnungen der Edukte sowie in Kapitel 5.2.2 die Bestimmung
der Aktivierungsenergie, Adsorptionsenthalpien und Haufigkeitsfaktoren bei niedrigen Umsét-
zen und damit einer Vernachlassigung der Produktinhibierung beschrieben. AbschlieRend wird
in Kapitel 5.2.3 auf die Inhibierung der Methanisierung durch die Produkte eingegangen und
der formalkinetische Ansatz daraufhin erweitert. Ebenso wird in diesem Kapitel unter Zuhilfe-
nahme von Literatur das thermodynamische Gleichgewicht in dem entwickelten Ansatz be-
rucksichtigt.

5.2.1. Bestimmung der Reaktionsordnungen von CO2 und H>

Die Kinetik der CO2-Methanisierung kann mit einem Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson
(LHHW) Ansatz unter Verwendung von Gleichung (5.1) beschrieben werden, wobei hier zu-

nachst eine Produktinhibierung vernachlassigt wird.
. Q oy O
| =0 N (5.1)
p UL O v

Zur Ermittlung der Reaktionsordnungen wurde die Reaktionsrate fir CO; bzw. H, bestimmt.
Die graphische Auswertung der experimentellen Daten zeigt Abbildung 5-1. Die Reaktionsra-
ten wurden bei geringen Partialdriicken fiir beide Komponenten bestimmt, da hierdurch der
Hemmterm fir die jeweils untersuchte Komponente vernachlassigt werden kann.

0.6 - 2 ®  CO,-Variation

0,5 + Q- O H,-Variation

-32 -30 -28 -26 -24 -22 -20 -18 -16 -14
In (Pcozsz 7 bar)

Abbildung 5-1: Bestimmung der Reaktionsordnung von CO: bei T = 220°C, pn2 = 0,6 bar, pco2 = 0,04-
0,1 bar, Rest N2, pges= 1 bar, t = 60 s kg m-3(links) Bestimmung der Reaktionsordnung
von Hz bei bei T = 220°C, pH2 = 0,05-0,2 bar, pcoz2 = 0,1 bar, Rest N2, pges = 1 bar, t =
60 s kg m=3 (STP bei 220°C) (rechts).
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Ermittlung eines formalkinetischen Ansatzes unter stationaren Bedingungen

Gleichung (5.1) kann nun in linearisierter Form fir Kohlendioxid mit Gleichung (5.2) und fur
Wasserstoff mit Gleichung (5.3) wiedergegeben und zur Bestimmung der Reaktionsordnung
herangezogen werden.

. .. Q0N v o3 A e e ¢

Il ' ————  ®3 1In aQw ) L u Q) p (5.2)
p L O

s 63 @b ;M Lo (5.3)
p U O 1 ) P '

Sowohl fir CO; als auch fur Hz ergab sich eine Reaktionsordnung von 0,5. Mechanistisch kann
das durch eine dissoziative Adsorption beider Gase auf der Katalysatoroberflache erklart wer-
den [89, 105]. Hierbei dissoziiert CO, zu CO*und O*, wobei die anschlieRende Dissoziierung
von CO* den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt darstellt; H, dissoziiert auf der Nickel-
Oberflache zu zwei H*. Hieraus folgt, dass sowohl CO; als auch H; jeweils zwei aktive Zentren
besetzen.

5.2.2. Bestimmung der Adsorptionsenthalpien, Aktivierungsenergie und
des Haufigkeitsfaktors des Langmuir-Hinshelwood-Hougen-
Watson-Ansatzes ohne Produktinhibierung

Mit den experimentell bestimmten Reaktionsordnungen von CO; und H; kann der LHHW-An-
satz in Gl. (5.1) in Form von Gl. (5.4) geschrieben werden. Die Adsorptionsenthalpien und
Haufigkeitsfaktoren lassen sich dann aus der Linearisierung von Gleichung (5.4) bestimmen.

Qonh ot . a o YumiD
i ' ”ﬁ il — G0l QiR 0E® 00 (5.4)
p L O v ;M

Es ergibt sich Gl. (5.5) fur die CO»-Variation, deren Verlauf anhand der experimentellen Daten
in Abbildung 5-2 dargestellt ist.

S T B e T (5.5)
i Q Q"
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Abbildung 5-2: Linearisierung der CO2-Temperatur-Variation fur den LHHW-Ansatz; pH2 = 0,4 bar,
CO2 = 0,04-0,2 bar, Rest N2, pges = 1 bar, t = 60 s kg m= (STP bei 220°C)

Es zeigt sich eine gute Ubereinstimmung zwischen den Messwerten und dem Fit. Lediglich bei
niedrigeren Temperaturen ist eine leichte Streuung erkennbar, die den geringen Umsétzen
und der Analytik geschuldet ist. Die Steigung und der Achsenabschnitt fur die weiteren Be-
rechnung sind in Tabelle 5-2 dargestellt.

Tabelle 5-2: Ermittelte temperaturabhéngige Steigungen mcoz2 und Achsenabschnitte tcoz2 aus
der Linearisierung der CO2-Temperatur-Variation von Abbildung 5-2
. Mco2 tcoz
Temperatur in °C L B B M
v JQ p LN Q
170 23,04 17,64
180 17,83 14,01
200 10,40 9,09
220 5,54 6,24
230 3,60 5,32

Fur die Ho-Variation ergibt sich entsprechend Gl. (5.6), deren Verlauf anhand der experimentell
ermittelten Daten in Abbildung 5-3 dargestellt ist.

(5.6)

46
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Abbildung 5-3: Linearisierung der Hz-Temperatur-Variation fur den LHHW-Ansatz;
pH2 = 0,05-0,8 bar, CO2 = 0,1 bar, Rest Nz, pges = 1 bar, t =60 s kg m=3 (STP bei
220°C)

Die ermittelten Werte fiir die Steigung und den Achsenabschnitt befinden sich in Tabelle 5-3.
Wie bei der COz-Variation ist bei niedrigen Temperaturen eine geringe Streuung der Mess-
werte zu erkennen. Eine gute Ubereinstimmung zum Fit ist ebenfalls wieder gegeben.

Tabelle 5-3: Ermittelte temperaturabhangige Steigungen mu2 und Achsenabschnitte thz aus der
Linearisierung der H>-Temperatur-Variation von 0,04 bis 0,8 bar
. M2 th2
Temperatur in °C o R . B R
v 0Q p UnN Q
170 16,93 14,49
180 13,03 11,69
200 7,79 7,67
220 4,40 5,30
230 3,60 4,43

Mit den Werten aus Tabelle 5-2 und Tabelle 5-3 werden die temperaturabh&ngigen Werte km,
ki und k. bestimmt (Tabelle 5-4) Uber einen Arrhenius-Plot werden die Haufigkeitsfaktoren,
die Aktivierungsenergie (Abbildung 5-4) und die Adsorptionsenthalpien (Abbildung 5-5) ermit-
telt.
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In (k,, / mol (kg s bar)™)

-2,1

P

27.]

3,0 -
-3,3 i
3.6 4

3.9 -

E, = 47,6 10°

kom = 8,66 -10°mol (kgsbar)’ ™«

J mol™

0,0019

0,0020

0,0021
T /K"

0,0022

0,0023

Abbildung 5-4: Bestimmung der Aktivierungsenergie Ea und des Haufigkeitsfaktors kom.

Tabelle 5-4: Ermittelte temperaturabhangige Werte fir km, k1 und kz; die Werte zur Berechnung
wurden Tabelle 5-2 und Tabelle 5-3 enthommen
Temperatur in °C K a ke
ur i L7 AR 5 v R 5 v R
P G ¢ 000 Ao Ooih woih
170 1,99 - 1072 3,27 2,38
180 2,85 107 3,04 2,19
200 5,47 - 107 2,47 1,81
220 8,14 107 1,60 1,25
230 1,00 - 101 1,19 1,11
129 AH,gc00 = - 29,3 -10°J mol” o7 ‘m
kos = 1,27 107 bar®® .
1,0 ’ ’
) \ . S
] . .o
< 08- o s
© | . -7
_Q 5 4 o 'd
\. 0,6 = z - -
<] < B
- e » ”
= 0’4 7 S5 % - \
0.2, DS AHp =232 10°0 mol
] S Koo =4,57 10°bar®®
0,0 X T . T X T
0,0019 0,0020 0,0021 0,0022 0,0023
T'/K?

Abbildung 5-5: Bestimmung der Haufigkeitsfaktoren ko,1-> und Adsorptionsenthalpien Eads Hz/coz2
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Ermittlung eines formalkinetischen Ansatzes unter stationaren Bedingungen

Der auf diesem Weg ermittelte formalkinetische Ansatz ist in Gl. (5.7) dargestellt. In Abbildung
5-6 sind sowohl die experimentell bestimmten Reaktionsraten als auch die Reaktionsge-
schwindigkeiten, die sich aus der Modellierung ergeben, als Funktion der Partialdriicke fir den
Temperaturbereich 170 °C bis 230 °C aufgetragen. Das Modell bildet die Messpunkte gut ab,
jedoch wurde bei geringen Umséatzen und somit geringen CH4- und H>O-Konzentration ge-
messen, weshalb im nachfolgenden Kapitel der Einfluss der Produkte auf die Reaktionsge-
schwindigkeit nédher beleuchtet wird.

6
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Abbildung 5-6: Modellierte Reaktionsraten und Messergebnisse der CO2-Temperatur Variation pr2 =
0,4 bar (links) und Hz-Temperatur-Variation (rechts); pcoz = 0,1 bar, pges = 1 bar, Rest
N2, T=17071 230°C.
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h— - (5.7)
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5.2.3. Inhibierung der Methanisierung durch die Produkte H.O und CHas

Die in Kapitel 5.2.2 vorgestellte Kinetik (siehe Gl. (5.7)) wird nun auf die Inhibierung durch die
Produkte untersucht. Hinsichtlich CH. konnte kein Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit
festgestellt werden, was mit Angaben aus der Literatur Gbereinstimmt [144]. Hierzu wurde bei
230 °C Methan im Feedgas durch N ersetzt, ausgehend von einer Gaszusammensetzung von
15 % CO., 60 % H2, 25 %CHa.

Hingegen wird eine Inhibierung der Methanisierung durch Wasser beobachtet. Um zu unter-
suchen, inwieweit diese Inhibierung wiederum abhangig von H, oder CO; ist [104, 105] wurde
die Kinetik im Hemmterm um einen Term erweitert, der eine Inhibierung durch Wasser und
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den Einfluss von H> und CO: beschreibt (Gl. (5.8)). Abbildung 5-7 zeigt die graphische Bestim-
mung der Reaktionsordnung von Wasser, die mit Gl. (5.9) bestimmt wurde.

0,2

0,0 +

0,2 ..

'1’4 L L L L

-3,0 -2,5 -2,0 -1,5 -1,0 -0,5

In (Pyo0 / bar)

Abbildung 5-7: Bestimmung der Reaktionsordnung von H20 bei T = 220°C, pHz2 = 0,4 bar, pC0O2=0,1
bar, pH20 = 0,05-0,5 bar Rest N2, pges= 1 bar, t = 60 s kg m=.

i Qon" ofh
i ﬁ n (5.8)
p L 0 M VOV O——«—
n <€
QR" R o b e b e ..
6¢ ————— P Qn Qn waX & GEW (5.9)

Fur die Reaktionsordnung von Wasser in der Gasphase wurde ein Wert von ¢ = 0,5 bestimmt.
In der Literatur wird in der Regel eine Ordnung von 1 angegeben [104, 105]. Als Grund hierfiir
wird in der Literatur angefiihrt, dass Wasser als nicht reaktiver Partner entweder ein aktives
Zentrum belegt oder auf der Oberflache unter Abspaltung eines H-Atoms dissoziiert und die
verbleibende OH*-Spezies ein aktives Zentrum belegt. Die in dieser Arbeit bestimmte Reakti-
onsordnung von 0,5 lasst sich zum einen damit erklaren, dass zwei aktiven Zentren durch
Wasser besetzt werden. Zum anderen erscheint es nicht ausgeschlossen, dass Wasser an
verschiedenen Reaktionsschritten auf der Katalysatoroberflache beteiligt ist. Unter der An-
nahme, dass die Hydrierung der adsorbierten CO-Spezies der geschwindigkeitsbestimmende
Schritt ist, was durch die Reaktionsordnung von CO; untermauert wird, wird in einem vorgela-
gerten Reaktionsschritt ein O-Atom von CO, abgespalten, das dann zu Wasser hydriert wird.
Es kann also angenommen werden, dass diese Reaktion durch einen héheren Wasseranteil
auf der Katalysatoroberflache beeinflusst wird und somit Auswirkungen auf das dem geschwin-
digkeitsbestimmenden Schritt vorgelagerte Gleichgewicht haben. Es ist aber an dieser Stelle
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festzuhalten, dass der Einfluss des Wasserdampfs auf die Reaktionsgeschwindigkeit mecha-
nistisch nicht geklart ist. Um eine Abhangigkeit der Inhibierung durch Wasser von H; oder CO>
zu bestimmen wird bei konstantem H»O-Anteil im Feedgas der H»- und CO»-Partialdruck je-
weils variiert und die Reaktionsordnung nach Gleichung (5.10) (fur Hz) und (5.11) (fir COy)
ermittelt (siehe Abbildung 5-8).

0,5 - 0,3 -
S 047 . =02 .
0 0,3 5 o) i
) ] - == 0] =
B gg-| ~=======Bam |8
> ] B 004 T .5 "
E 0,1 ] E : e= O .
= 0,04 . =014 = n
| ® i
_0’1 . LI DL LI LA _0’2 T T A
-3 -2 -1 0 -3 -2 -1
In (py / bar) In (pgoy / bar)

Abbildung 5-8: Bestimmung der Reaktionsordnung von H: (links) und CO:2 (rechts) im Hemmterm von
H20 bei T = 220°C, pH20 = 0,1 bar Rest Nz, pges= 1 bar, t = 60 s kg m-3; Hz-Variation:
pH2 = 0,08-0,4 bar, pCO2 = 0,1 bar.

N Rl s B s R o

6 ——— P Qn Qn QO &) ash— (5.10)
folkeIlEe WL c ek o aqh

& & l p on" an" Q3 &) o (5.11)

Aus den Messdaten lasst sich keine Abhangigkeit der Wasserinhibierung von H, oder CO;
ableiten. Somit lasst sich der inhibierende Einfluss von H2O im Hemmterm ohne die Partial-
driicke von Hz und CO; ausdriicken, womit sich der Nenner in Gl. (5.8) vereinfacht. In Abbil-
dung 5-9 (links) ist der entsprechende Arrhenius-Plot anhand der experimentell ermittelten
Daten aufgetragen. Ein Vergleich von Messung und kinetischem Modell (Gl. (5.12)) mit variie-
renden Wasserpartialdricken ist in Abbildung 5-9 (rechts) fur die Reaktionsgeschwindigkeit
dargestellt.
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Abbildung 5-9: Bestimmung des Haufigkeitsfaktors ko,z und der Adsorptionsenthalpie EadsHzo; T =170-

230°C, pHz2 = 0,4 bar, pCO2 = 0,1 bar, pH20 = 0,2 bar (links) Einfluss von H20 auf die

Reaktionsrate bei T=221°C pHz = 0,4 bar, pCO2 = 0,1 bar, pH20 = 0-0,5 bar (rechts)

Rest N2, pges= 1 bar, t =60 s kg m3
Der Vergleich von Messung und Modell (Abbildung 5-9 rechts) zeigt, dass die Reaktionsrate
durch H>O-Inhibierung bereits bei geringen Wasseranteilen stark abféllt. Dies bestéatigt die An-
nahme, dass bereits in den differentiellen Messungen zur Bestimmung der Parameter von CO-
und H; ein Einfluss durch entstehendes Produktwasser gegeben war. Dies steht im Gegensatz
zur urspringlichen Vereinfachung einer differentiellen Betrachtung, dass sich bei niedrigen
Umsatzen auch die Partialdriicke Uber die Reaktorschiittung nicht andern, und somit entste-
hendes Produktwasser keinen Einfluss auf die Reaktionsrate hat. Der inhibierende Einfluss
des Wassers, der bereits bei niedrigen Umsétzen auftritt, hat zur Folge, dass die Reaktionsrate
bei niedrigen CO,-Umséatzen (< 10 %) und niedrigen H,O-Konzentrationen unterschatzt wird.
Die differentielle Betrachtung war aus methodischen Griinden allerdings nicht anders méglich.
Eine n&here Betrachtung der Inhibierung durch Wasser bei sehr niedrigen Umséatzen und ihre
technische Relevanz werden in Kapitel 5.5.2 nédher betrachtet. Um die Giite der Modellierung
mit dem gewahlten LHHW-Ansatz und den Messdaten aufzuzeigen, wurde ein Paritatsdia-
gramm erstellt. Der Parityplot in Abbildung 5-10 zeigt, dass im Rahmen der Messgenauigkeit
eine gute Ubereinstimmung zwischen den Messungen und dem LHHW-Ansatz bei differenti-
eller Betrachtung gegeben ist; die Abweichung liegt bei +10%.
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Tabelle 5-5:  Parameter fur den entwickelten LHHW-Ansatz aus differentieller Betrach-
tung fur Gl. (5.12)
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Abbildung 5-10: Parityplot der gemessenen Umsétze und differentiell iber das Modell bestimmte Um-

satze

Das thermodynamische Gleichgewicht der Reaktion, und damit die Ruckreaktion, nach Apari-
cio [145] bericksichtigt. Im untersuchten Temperaturbereich zeigt sich, dass das Gleichge-

wicht bei stéchiometrischer Eingangszusammensetzung fast vollstandig auf der Produktseite
liegt und zu einem Umsatz von 99 % fuhrt. Dementsprechend spielt eine Betrachtung des

Gleichgewichts in den folgenden Untersuchungen eine untergeordnete Rolle und wird nur der
Vollstandigkeit halber erwahnt. Der LHHW-Ansatz unter Bertcksichtigung der Rickreaktion
kann mit Gl. (5.13) und den Werten aus Tabelle 5-5 ausgedrickt werden. Die hierfiir benétigte
temperaturabhangige Gleichgewichtskonstante Ky par wWird nach Gl. (5.14) berechnet.
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5.3 Untersuchungen zur intrinsischen Reaktionskinetik unter in-
stationaren und isothermen Bedingungen

Der LHHW-Ansatz ist fur die Berechnung der Reaktionsrate bei stationaren Bedingungen er-
mittelt worden und besitzt dadurch keine zeitliche Abh&ngigkeit. Um diesen Ansatz fir instati-
onare Modellierungen zu verwenden, ist es notwendig die Grenzen der Gultigkeit unter insta-
tion&dren Bedingungen zu untersuchen. Hierzu werden stufenweise Lastwechsel-Experimente
(Step-Change-Experimente) durchgefihrt, in denen der Partialdruck einer oder mehrerer Kom-
ponenten stufenartig erhéht oder abgesenkt wird, und das Verhalten des isothermen Reaktors
daraufhin beobachtet wird. Zunachst werden jeweils Partialdruckdnderungen von CO. (Kap.
5.3.1), Hz (Kap. 5.3.2) und H20O (Kap. 5.3.3), also die Parameter des Hemmterms, untersucht.
Fir den Betrieb des technischen Rohrreaktors ist insbesondere das Verhalten einer stéchio-
metrischen Partialdruckénderung der Edukte (Kap. 5.3.4) sowie das Warmstartverhalten bei
vorangegangener hoher H,O-Konzentration im Feedgas (Kap. 5.3.5) relevant.

5.3.1. Einfluss des CO: Partialdrucks

Um den Einfluss des CO»-Partialdrucks auf den zeitlichen Verlauf der Reaktionsrate zu unter-
suchen, wurde bei einem konstanten Hx-Anteil (40 %) der Anteil von CO; von 2,5 % stufenartig
auf 10 % angehoben (Abbildung 5-11). Um den Gesamtvolumenstrom konstant zu halten
wurde der Stickstoffanteil im Gas entsprechend gesenkt. Die Anderung des CO,-Partialdrucks
wurde Uber PC-gesteuerte MFCs und die Signale wurden massenspektroskopisch detektiert,
wobei die Messwerte alle 1,8 s aufgenommen wurden. Durch die Tragheit der Durchflussreg-
ler, von denen je nach Versuch mindestens zwei MFCs ihre Durchflussrate andern, sind aus
methodischen Griinden die Messungen erst 10 s nach dem Umschaltvorgang belastbar.
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Abbildung 5-11: Anderung der Molenstréme nach ansteigender Partialdruckanderung von COz.bei T=
221°C, pges = 1 bar, Rest Ar/N2,t =72 s kg m- 3; Umschaltzeit < 9 s. Messpunktab-
stand: 1,8 s T zur optischen Verfachung werden gemessene Messpunkte durch eine
Linie verbunden. Stationdrer Umsatz vor Step-Change (Xcozpre): 16,3 %; nach Step-
Change (Xcoz,post): 7,0 %.
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Abbildung 5-12: Anderung der Molenstrome nach abfallender Partialdruckanderung von COz.bei T=
221°C, pges= 1 bar, Rest Ar/N2,t =72 s kg m- 3; Umschaltzeit < 9 s. Messpunktab-
stand: 1,8 s; Xcozpre: 7,0 %; Xcoz,post: 16,3 %.
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Der ansteigende Molenstrom von Kohlendioxid (Abbildung 5-11) stellt sich im Vergleich zu
Wasser und Methan schneller auf seinen stationaren Endwert (200 s) ein. Wéahrend bei H,O
ein leichtes Uberschwingen beobachtet wird, zeigt sich ein zeitlich verzogerter Anstieg der
Methanbildung. Das unterschiedliche Verhalten der Bildungsraten von CH4 und H2O stiitzt da-
bei die mechanistische Annahme, dass CO; dissoziativ auf dem Katalysator adsorbiert und
das gebildete Sauerstoffatom schnell mit H, auf der Katalysatoroberflache zu Wasser abrea-
giert [88]. Nach ca. 2 min sind die Bildungsraten von CH; und H>O konstant.

Bei abnehmendem Partialdruck von CO- (siehe Abbildung 5-12) fallt sowohl die CHs- als auch
die H,O-Bildung Uber einen Zeitraum von ca. 180 s konstant ab, wohingegen der CO»-Molen-
strom schon nach ca. 30 s konstant verlauft, weshalb davon ausgegangen werden kann, dass
auf der Katalysatoroberflache noch teilhydrierte C*-Intermediate gebunden sind, die mit im
Uberschuss vorliegendem H; abreagieren. Die Reaktionsrate erreicht innerhalb von 3 min ei-
nen stationaren Wert.

5.3.2. Einfluss des H: Partialdrucks

Die Anderung des H.-Partialdrucks ausgehend von einem H,/CO. Verhéltnis von 1:1 hin zu
einer stdchiometrischen Gaszusammensetzung (H2/CO2 = 4:1) wird in Abbildung 5-13 gezeigt.
Der Molenstrom von H>O im Produktgasstrom sollte aufgrund der Stéchiometrie der Reaktion
doppelt so hoch sein wie der CHs-Molenstrom. Es wird eine zunéchst tberschwingende Me-
thanbildung beobachtet wahrend die H.O-Bildung konstant ansteigt. Vor dem Step-Change
befindet sich aufgrund der niedrigeren Reaktionsrate eine geringere H,O-Beladung auf der
Katalysatoroberflache, die die Reaktion inhibiert. Eine hohere Reaktionsrate mit geringerer
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Abbildung 5-13: Anderung der Molenstréme nach ansteigender Partialdruckanderung von Hz.bei
T =221°C, pges= 1 bar, Rest Ar/Nz2,t =72 s kg m3; Umschaltzeit <9 s. Messpunkt-
abstand: 1,8 s; Xcozpre: 5,1 %; Xco2,post: 7,0 %.
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Oberflachenbeladung des Inhibitors fiihrt zu einem kurzzeitigen Uberschwingen der Methan-
bildung. Dabei wird Wasser, das durch die Methanisierung gebildet wird, auf der Katalysator-
oberflache akkumuliert und die Methanbildung bis auf ihren stationaren Wert abgesenkt.
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Abbildung 5-14: Anderung der Molenstrome nach abfallender Partialdruckanderung von Hz.bei T=
221°C, pges= 1 bar, Rest Ar/Nz2,t =72 s kg m- 3; Umschaltzeit < 9 s. Messpunktab-
stand: 1,8 s; Xcoz,pre: 7,0 %; Xcoz,post: 5,1 %.

In Abbildung 5-14 ist bei abfallendem Hj-Partialdruck (H2/CO; 4:1 zu 1:1) nach dem Step-
Change eine Desorption von H,O zu erkennen. Die Oberflachenbeladung steht im Gleichge-
wicht mit dem H>O-Anteil im Gasstrom. Dadurch dass Wasser ausschlief3lich durch die Reak-
tion gebildet wird, bedeutet ein héherer Wasseranteil im Produktgas im Vergleich zum statio-
naren Zustand hier eine erhdohte H,O- Beladung auf der Katalysatoroberflache, die eine Ver-
ringerung der Methanbildung zur Folge hat. Im Vergleich zur Partialdruckdnderung von CO-
ist bei einer Hp-Partialdruck&nderung eine schnellere Einstellung des Systems auf neue Be-
dingungen zu beobachten.

5.3.3. Einfluss des H,O Partialdrucks

Der H,O-Partialdruck wird experimentell Gber einen Séattiger, der Uber einen Dreiwegehahn zu-
oder abgeschaltet werden kann, verandert bzw. eingestellt (siehe Kap. 4.1.2). Fuhrt man Was-
serdampf Gber den Sattiger in den Reaktor, so muss das Einlaufverhalten des Sattigers bei-
spielsweise durch schwankende Partialdriicke berlcksichtigt werden. In Abbildung 5-15 wird
das Verhalten des Reaktors bei ansteigendem H,O-Partialdruck gezeigt. Hierbei ist zu be-
obachten, dass der Volumenstrom, der aus dem He-Signal ermittelt wird, kurzzeitig auf
200 | ht ansteigt, was nicht erklarbar ist. Es ist davon auszugehen, dass die Verringerung des
He-Anteils im Gasstrom, und die daraus berechnete Volumenstromschwankung, durch das
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Umschalten auf den Betrieb mit Sattiger zuriickzufihren ist. Daher wird der Volumenstrom mit
einem linearen Verlauf zwischen den Werten beit = 0 und t = 60 s (grauer Bereich) korrigiert.
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Abbildung 5-15: Anderung der Molenstréme nach ansteigender Partialdruckanderung von H20 bei T=
221°C, pges= 1 bar, Rest Ar/Nz2,t =72 s kg m-3; Umschaltzeit <9 s. Messpunktab-
stand: Xcoz,pre: 7,0 %; Xcoz,post: 4,6 %. Die Molenstréme wurden tber den korrigierten
Volumenstrom berechnet.

Bereits drei Minuten nach dem Lastwechsel ist die Methanbildungsrate konstant. Bei abfallen-
dem H,O-Partialdruck (Abbildung 5-16) ist dies nicht der Fall. Die Reaktionsrate bendtigt in
diesem Fall ca. sechs Minuten, also doppelt so lange, bis sie den stationdren Wert erreicht.
Der normierte Volumenstrom liegt, abgesehen von der kurzen Veranderung nach dem Um-
schalten, etwa zwei Minuten oberhalb seines Endwertes. Dies liegt daran, dass Uberschussi-
ges Wasser von der Katalysatoroberflache desorbiert. Dieser Vorgang kann zeitlich detaillier-
ter aufgeldst in Abbildung 5-17 entnommen werden, die den Molenstrom von CH,; und H,O
30 s nach dem Umschaltvorgang zeigt. Hierbei ist deutlich zu erkennen, dass die verringerte
Methanbildung mit einem erhéhten H,O-Anteil im Produktgas, folglich einer erhéhten H,O-
Beladung auf der Katalysatoroberflache, einhergeht. Die Reaktionsrate nach dem Umschalt-
vorgang ist somit stark abhéangig vom Wasseranteil auf der Katalysatoroberflache.

Die verzogerte Einstellung einer stationaren Reaktionsrate, die abhangig von der Wasserbe-
ladung auf dem Katalysator ist, ist fir den instationaren Reaktorbetrieb relevant. Bei Lastwech-
sel andern sich an jeweils gleichen Reaktorpositionen der Umsatz und damit auch der Was-
sergehalt im durchstromenden Gas. Bei vorangegangener hdherer Katalysatorbeladung an
Wasser ist eine kurzzeitig verminderte Reaktionsrate die Folge, was in Kapitel 5.6 noch aus-
fuhrlicher diskutiert wird.
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Abbildung 5-16: Anderung der Molenstréme nach absteigender Partialdruckanderung von H.O bei
T =221°C, pges= 1 bar, Rest Ar/N2,t =72 s kg m-3; Umschaltzeit <9 s. Messpunkt-
abstand: 1,8 s; Xcozpre: 4,6 %; Xcoz,post: 7,0 %.
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Abbildung 5-17: Anderung der Molenstrome nach absteigender Partialdruckanderung von H20 bei T=
221°C, pges= 1 bar, Rest Ar/N2,t =72 s kg m- 3; Umschaltzeit <9 s. Messpunktab-
stand 1,8 s; Xcoz,pre: 4,6 %; Xcoz,post: 7,0 %.
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5.3.4. Einfluss der stochiometrischen Partialdruckanderung der Edukte

Im instationaren Reaktorbetrieb ist das Verhalten bei Lastwechsel von groRer Bedeutung.
Hierbei bleibt die Stéchiometrie konstant, jedoch werden sich die Umsétze an gleichen Reak-
torpositionen andern. Das Verhalten des instationdren Reaktors bei ansteigendem Partial-
druck der Edukte (CO2, und Hz) und gleichbleibendem stéchiometrischen Verhéltnis zeigt Ab-
bildung 5-18. Innerhalb von ca. 30 s erreichen die Bildungsraten von CHs und H,O einen
gleichbleibenden Wert. Verglichen mit den Partialdruck&nderungen von nur einer Komponente
wird die stationare Reaktionsrate also schneller erreicht. Dies lasst den Schluss zu, dass durch
die unveranderte Stochiometrie die Partialdruckdnderung einen geringeren Einfluss auf die
Gleichgewichte, die sich auf der Katalysatoroberflache ausbilden, nimmt. Bei der abfallenden
stéchiometrischen Partialdruckdnderung, die in Abbildung 5-19 dargestellt ist, fallt die Reakti-
onsrate kurzzeitig unter ihren stationaren Wert, was durch eine noch vorhandene erhdhte
Wasserbeladung auf der Katalysatoroberflache zurtickzufiihren ist.
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Abbildung 5-18: Anderung der Molenstréme nach ansteigender, stéchiometrischer

Partialdruckanderung von Hz und CO:
=72 s kg m3; Umschaltzeit <9s. Messpunktabstand: 1,8 s; Xcozpre: 15,5 %;

t
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Abbildung 5-19: Anderung der Molenstrome nach absteigender, stéchiometrischer
Partialdruckdnderung von Hz und COz bei T= 221°C, pges = 1 bar, Rest Ar/Nz,
t =72skg m3; Umschaltzeit <9s. Messpunktabstand: 1,8s; Xcozpre: 5,8 %;
Xcoz,post: 15,5 %.

5.3.5. Reaktionsstart mit wasserbeladener Katalysatoroberflache

Bei niedriger Last (hoher Verweilzeit) werden bereits im vorderen Reaktorbereich hohe Um-
satze und somit hohe Wasserkonzentrationen erreicht, wahrend im hinteren Reaktorbereich
keine weitere Reaktion stattfindet, aber die Wasserbeladung auf dem Katalysator durch die
hohe Wasserkonzentration im Produktgas zunimmt. Im Folgenden soll untersucht werden, in-
wieweit diese Ausgangssituation einen Einfluss bei einem pl6tzlichen Reaktionsstart, bei-
spielsweise bei einem Wechsel zu hdherer Last, die Methanisierung beeinflusst. Abbildung
5-20 zeigt den Molenstrom von Methan bzw. Abbildung 5-21 den von Wasser am Reaktoraus-
gang als Funktion der Zeit.

Es zeigt sich ein starker Einfluss der Wasservorbeladung des Katalysators auf den Reaktions-
start der Methanisierung. Ohne Wasservorbeladung auf der Katalysatoroberflache (0 % Vor-
beladung) ist ein zeitlich begrenztes Uberschwingen der Methanbildungsrate auf den vierfa-
chen stationaren Wert und damit verbunden eine leichte HzO-Uberproduktion, die in der Zeit
von 10 bis 30 s nach Reaktionsstart zunachst leicht hemmt und anschlielRend wieder in einen
stationaren Wert lauft. Ist die Wasserbeladung im Vorfeld der Reaktion auf dem Katalysator
bereits erhoht, bendtigt das System langer um eine stationare Reaktionsrate zu erreichen.
Hierbei korreliert die gehemmte Methanbildung mit dem verbleibenden Uberschuss an H»O
auf der Katalysatoroberflache.
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Abbildung 5-20: Molenstrom von CH4 nach Reaktionsstart am Reaktorausgang mit einer Vorbeladung
von 0%, 20% und 40% H20. T= 221°C, pges = 1 bar, Rest Ar/Nz, t =72 s kg m&;
Umschaltzeit < 9 s. Messpunktabstand: 1,8 s; Xcoz,post: 7,0 %.
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Abbildung 5-21: Molenstrom von H20 nach Reaktionsstart mit einer Vorbeladung von 0%, 20% und
40% H20. T= 221°C, pges = 1 bar, Rest Ar/N2, t =72 s kg m3; Umschaltzeit <9 s.
Messpunktabstand: 1,8 s; Xcoz,post: 7,0 %.
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Thermogravimetrische Wasserdampf-Adsorptionsmessungen unter Reaktionsbedingungen

Fur den instationdren Reaktorbetrieb wird aus den Untersuchungen, die in Kapiteln
5.3.1 bis 5.3.5 beschrieben wurden, folgendes abgeleitet:

1) Werden die Partialdriicke von CO: oder H; verandert, treten instationare Effekte auf, die
weitere Untersuchungen auf der Katalysatoroberflache erfordern, um die Vorgénge auf
der Oberflache besser zu verstehen und die Reaktion in einer Modellierung abbilden zu
koénnen. Dies ist jedoch eher von akademischem Interesse, da sowohl die Dauer als auch
der Einfluss im technischen instationaren Betrieb vernachlassigbar sind.

2) Werden die Partialdriicke von CO; und Hz hingegen stéchiometrisch erhéht oder verrin-
gert, ist im Rahmen der Messgenauigkeit der Einfluss auf die Methanisierung gering.

3) Den groRten Einfluss auf die Reaktionsrate hat in der instationaren Umschaltphase eine
Wasserbeladung auf der Katalysatoroberflache (siehe Abbildung 5-17 und Abbildung
5-20). Sofern im instationaren Betrieb die Wasserbeladung auf dem Katalysator héher ist
als im stationaren Betrieb, ist die tatsdchliche Reaktionsrate geringer als die berechnete
stationare Kinetik. Umgekehrt bedeutet das: Sobald im instationaren Betrieb die Wasser-
beladung unterhalb ihres stationaren Wertes liegt, ist die tats&chliche Reaktionsrate héher
als es die stationare Kinetik voraussagt. Beide Félle werden in Kapitel 5.6 am technischen
und gekuhlten Rohrreaktor ndher diskutiert und die Ergebnisse der Untersuchungen vor-
gestellt.

5.4 Thermogravimetrische Wasserdampf-Adsorptionsmessungen
unter Reaktionsbedingungen

In Kapitel 5.3 wurden instationare Effekte bei stdchiometrischer Zusammensetzung der Edukte
hauptsachlich auf den Einfluss der Wasserbeladung auf der Katalysatoroberflache zuriickge-
fuhrt. Diese Annahme soll nun mit einem einfachen Adsorptionsmodell unter Reaktivbedingun-
gen, das mit dem LHHW-Ansatz in einem eindimensionalen, zeitabhangigen Modell verknipft
wird, modelliert werden. Hierflr wird zu Beginn die Methode zur Bestimmung der Beladungen
bei variierenden Bedingungen erlautert. AnschlieRend wird die Bestimmung der Isotherme von
Wasser auf dem Katalysator unter Reaktivbedingungen dargelegt. Am Ende des Kapitels wird
die Modellierung anhand der Messungen in der TGA vorgestellt und anschlieBend die Uber-
tragung des Modells auf den isothermen Reaktor gezeigt.

5.4.1. Vorstellung der Methode

Da es sich bei der vorliegenden Reaktion um eine konkurrierende Adsorption handelt, wird die
Adsorptionsisotherme von Wasserdampf unter Reaktivbedingungen, also in Anwesenheit von
COgz und Hy, bestimmt. Es gelten folgende Annahmen und Vereinfachungen:

1 Der Einfluss des H,- und CO.-Partialdrucks auf die Wasserbeladung wird vernachlas-
sigt.

1 Das Ad-/Desorptionsgleichgewicht hat sich nach 30 Minuten vollstandig eingestellt.

i Die Masse von H, und CO, auf der Katalysatoroberflache wird vernachlassigt.

1 Die Masse des Katalysators bleibt (abgesehen von der Wasserdampfadsorption) kon-
stant (keine Oxidation).
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In Abbildung 5-22 wird beispielhaft ein Messintervall mit den fur die Auswertung relevanten
Messpunkten dargestellt. Die Vorbehandlung des Katalysators wurde in Kapitel 4.1.3 erlautert.
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Abbildung 5-22: Messzyklus der Adsorptionsmessungen; Volumenstrom durch TGA: 30 |-hY; Terobe:

223 °C.

Der Katalysator wird fiir drei Stunden bei 310 °C mit einer Hz/N2-Mischung reduziert und dann
mit Stickstoff Gberstromt (mka: = mo). Zu Beginn des Messzyklus wird ein vorgemischtes Re-
aktivgas, das mit Stickstoff verdiinnt worden ist, hinzugeschaltet. In Folge der Reaktion wird
Wasser gebildet, das sich auf dem Katalysator akkumuliert und eine Massenzunahme bewirkt.
Die Adsorption von CO; und H: erfolgt in den ersten Sekunden und hat keine signifikanten
Auswirkungen auf die Massenzunahme, weshalb sie vernachlassigt wird. Nachdem ein stati-
onarer Wert (map). erreicht worden ist, werden dem Eduktgasstrom Uber den Sattiger variie-
rende Wasserdampfanteile beigemischt. Die Massenzunahme der Probe steigt zunéchst stark,
flacht anschlieend ab und erreicht auch nach mehreren Stunden keinen stationaren Wert.
Deshalb wurde der Messwert, der dreif3ig Minuten nach der Zugabe von Wasserdampf detek-
tiert worden ist, als stationare Wasserbeladung unter den gegebenen Bedingungen festgelegt
(ma30). Die Massenzunahme bei variierenden Temperaturen und Wasseranteilen im Feedgas
ist in Tabelle 5-6 gezeigt. Zur Messung der Desorption wurde im Anschluss auf Reaktivgasbe-
dingungen ohne Wasserbeimischung umgeschaltet. Hier ist ebenfalls zu beobachten, dass
der stationare Wert nicht innerhalb der ersten 30 min erreicht wird (mqz0 > Mag). Weitere Un-
tersuchungen haben ergeben, dass bei héheren Temperaturen das Wasser wieder vollstandig
von der Oberflache desorbiert. Die Annahme, dass sich das Ad-/Desoptionsgleichgewicht
nach 30 Minuten vollstandig einstellt, ist somit nicht gerechtfertigt, allerdings aus experimen-
tellen Grinden notwendig.
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Tabelle 5-6: Ermittelte Massenzunahme aus der Wasserbeladung der Probe unter Reaktivbe-
dingungen (11,5 % CO2, 48 % H:, Rest N2/H20) bei variierenden Wasseranteilen
von 51 14 Vol.-% und Temperaturen.

Probentemperatur % % %
in*C 5 % H,0 9,6 % H,0 13,6 % H.0
150 1,32% 1,61 % -
185 1,11 % 1,20 % 1,25%
223 0,75 % 1,02 % 1,07 %

5.4.2. Bestimmung der Wasserdampf-Adsorptionsisothermen

Die Wasserbeladungen auf der Probe (Tabelle 5-6) kénnen Uber das Adsorptionspotential A
(siehe GI. (5.15)) nach Polanyi [97] aufgetragen werden; diese Auftragung kann Abbildung
5-23 entnommen werden. Aus der Regressionsgerade lassen sich die Konstanten] und O
bestimmen (siehe Tabelle 5-7). Hieraus lassen sich Isothermen nach Astakhov und Dubinin
[146] bei unterschiedlichen Temperaturen bestimmen (siehe Abbildung 5-24). Der Vorteil der
Methode von Polanyi besteht darin, dass die Formulierung tber das Adsorptionspotential eine
Temperaturunabhangigkeit mitbringt, was die spatere Modellierung vereinfacht. Daher wird
auch ein vom kinetischen Ansatz abweichendes Adsorptionsverhalten, bei dem ein Verhalten
nach Langmuir angenommen wird, in Kauf genommen.

AR 1 Q7 aQw Y'Y iI—-=" (5.15)
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Abbildung 5-23: Messpunkte mit Fit fir die Gleichung nach dem Adsorptionspotential nach Polanyi;
T =150-223°C, 48% Hz, 11,5% CO2, 0,05-0,14 bar H20, Rest N2
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Tabelle 5-7: Aus Abbildung 5-23 fur den Ansatz in Gl. (5.15) ermittelte Konstanten
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Abbildung 5-24: Nach Gl. (5.15) ermittelte Isothermen und Messpunkte bei 150°C, 185°C und 223°C.

5.4.3. Modellierung der TGA-Messungen

Zur Modellierung der diffusiven Stofftransportwiderstande wird ein A.inear-Driving-ForceftAn-
satz nach Glueckauf [107] verwendet. Urspriinglich fir pordse Feststoffpartikel hergeleitet, be-
inhaltet dieser Ansatz einige Vereinfachungen, um das Diffusionsverhalten linear und mit ge-
ringem Rechenaufwand zu beschreiben. Der 'Q  -Faktor (vgl. Gl. (5.16)), der die Stofftrans-
portwiderstéande darstellt, kann auch empirisch ermittelt werden [109].

TT A I (5.16)

In Abbildung 5-25 zeigt die normierten Adsorptionsmessungen (grau) mit unterschiedlichen

"Q -Faktoren modelliert; in Abbildung 5-26 findet sich entsprechend die Desorption. Es zeigt
sich, dass keine Modellierung das Verhalten der Messungen exakt nachbilden kann. Das liegt
zum einen an den Vereinfachungen durch den Q  -Ansatz und zum anderen an der Streuung
der Messdaten. Weiterhin werden die Proben in einem horizontal Giberstrémten System (TGA)
gemessen, was ebenfalls lokale Konzentrationsgradienten an der Feststoff-Gasphasengrenze
der Probe zur Folge haben kann. Ungefahr 50 bis 70 % der Massenzunahme findet innerhalb
der ersten Minute statt, weshalb die Prioritat im Modell auf eine méglichst gute Ubereinstim-
mung mit den Messwerten in diesem Zeitraum gelegt wird. Die Adsorptionsmessungen zeigen,
dass ein Q -Wert von 0,02 am besten Ubereinstimmt.
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Abbildung 5-25: Modellierung der Adsorption von H20 auf dem Katalysator mit verschiedenen Kkior
Werten; Eine detaillierte Auftragung der Einzelmessungen befindet sich in Abbildung
9-1.

Etwa 70 % der Wasserbeladung desorbieren (siehe Abbildung 5-26) innerhalb der ersten
30 Sekunden. Dieses Verhalten lasst sich am besten mit einem "Q  -Wert von 0,05 abbilden.
Wahrend der Desorptionsvorgang im Experiment auch nach 30 Minuten noch nicht vollstandig
abgeschlossen ist (vgl. Kap. 5.4.1), sagt das Modell eine vollstandige Desorption von Uber-
schiissigem Wasser bereits nach zwei bis drei Minuten voraus. Mithilfe des 'Q  -Modells kon-
nen die TGA-Messungen nicht zufriedenstellend abgebildet werden, weshalb das Modell im
Folgenden am isothermen Festbettreaktor getestet wird.
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Abbildung 5-26: Modellierung der Desorption von H20 auf dem Katalysator mit verschiedenen Kkipr
Werten; Eine detaillierte Auftragung der Einzelmessungen befindet sich in Abbildung
9-2.

5.4.4. Modellierung des isothermen Festbettreaktors unter Berlcksich-
tung der Wasseradsorption

Als Ausgangspunkt und zum Vergleich wird ein eindimensionales Modell eines isothermen
Festbettreaktors ohne Berlcksichtigung der Adsorption herangezogen. Hierzu werden die
Massenbilanz nach Gl. (4.13), die Anderung der Stromungsgeschwindigkeit nach Gl. (4.17)
und die Reaktionsrate nach Gl. (5.12) verwendet.

Um den Einfluss der Wasserbeladung auf der Katalysatoroberflache in das Modell zu integrie-
ren, wird in eine Festphase/feste Oberflache im Modell eingefiigt. Fir die Anderung der Was-
serbeladung auf der Festphase wird Gl. (4.18) verwendet. Das Reaktormodell mit Adsorpti-
onsmodell (im Weiteren als 'Q -Modell bezeichnet) wird mit der Massenbilanz aus Gl. (4.19)
und der Anderung der Stromungsgeschwindigkeit nach Gl. (4.20) modelliert. Die Berechnung
der Reaktionsrate erfolgt nach einer Modifizierung von Gl. (5.12). Hierbei wird GI. (5.15) so
umgeformt, dass der H,O-Partialdruck aus der Wasserbeladung statt aus dem Partialdruck im
durchstromenden Gas berechnet wird (siehe GI. (5.17)). An dieser Stelle sei erwahnt, dass
das durch Methanisierung entstehende Wasser sowohl im Modell ohne Adsorption als auch
im"Q -Modell in der Massenbilanz der Gasphase berticksichtigt wird. Um die physikalischen
Vorgénge korrekt wiederzugeben, misste im 'Q  -Modell das Wasser auf der Festphase ver-
bleiben und erst von dort in die Gasphase Ubergehen. Das fihrt jedoch dazu, dass die Reak-
tionsrate aus dem kinetischen Ansatz bei Q -Werten < 1 unterschatzt wird, da sich Wasser
auf der Festphase akkumuliert und der aus der Wasserbeladung errechnete H,O-Partialdruck
fur den LHHW-Ansatz hoéher ausféllt als in der Gasphase. Wird das entstehende Wasser in
der Massenbilanz der Festphase berlcksichtigt, so fuhrt das im stationéren Fall dazu, dass
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der H>O-Partialdruck, wenn dieser fur die Kinetik Gber die Festphase berechnet wird (Gl.
(5.17)) héhere Werte annimmt als in der Gasphase tatsachlich vorhanden sind. Das ergibt eine
zusatzliche Hemmung der Reaktion, die wiederum abhangig vom 'Q  -Wert ist. In Abbildung
5-27 wird die normierte Messung aus Abbildung 5-16 und Abbildung 5-17 gezeigt die model-
lierten Kurven mit verschiedenen 'Q  -Werten dargestellt.
i e L B S
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Es ist deutlich zu erkennen, dass bei einer Berechnung mit dem 'Q  -Modell die zeitlich ver-
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Abbildung 5-27: Messung und Modellierung der normierten Molenstromzunahme mit variierenden
kior Werten von CHs und H20 bei abfallendem H:0-Partialdruck T= 221°C,
pge = 1 bar, Rest Ar/N2, t =72 s kg m- 3; Umschaltzeit <9 s. Messungpunktabstand
1,8 s. Nicht normierte Molenstréme siehe Abbildung 9-3.

zogerte Einstellung eines stationaren Zustands, die sich in der Messung zeigt, im Trend abge-
bildet werden kann. Wahrend bei einem Reaktormodell mit vernachléassigter Wasseradsorp-
tion (Standardmodell) eine Einstellung auf neue stationare Bedingungen innerhalb von weni-
gen Sekunden erfolgt, bendtigt das 'Q -Modell je nach 'Q  -Wert zwischen 90 und 600 s.
Die normierte Abnahme von Wasser zeigt, dass sie deutlich unter dem Messwert liegt, was
bedeutet, dass erheblich mehr Wasser in der Katalysatorschittung gebunden ist als das Mo-
dell vorhersagt. An dieser Stelle sei nochmal auf die Zusammensetzung des Festbettes ver-
wiesen. Zur Verdinnung des Katalysators wurde aus stromungstechnischen Griinden g-Al,O3
verwendet (siehe 4.1.2.), das ebenfalls Wasser adsorbiert. Um dies zu beriicksichtigen, wurde
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mithilfe von Morimoto [147] die Beladung von Wasser auf g-Al,O3z abgeschétzt. Unter der Vo-
raussetzung, dass sich die Isotherme von g-Al,Os vergleichbar zu der des Katalysators verhélt,
wurde angenommen, dass die Wasserbeladung des verdiinnten katalytischen Festbetts bei
gleichen Bedingungen jetzt eine 19-fach héhere Speicherkapazitat besitzt. In Abbildung 5-28
ist die Modellierung aus Abbildung 5-27 mit einer 19-fachen Wasserspeicherkapazitat der
Schittung dargestellt.
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Abbildung 5-28: Normierte Messung und Modellierung des Molenstroms mit variierenden kior Werten
von CH4 und H20 bei abfallendem H2O-Partialdruck bei 19-facher H.O Speicherka-
pazitat des Festbetts. T= 221°C, pges= 1 bar, Rest Ar/N2,t =72 s kg m- 3; Umschalt-
zeit < 9 s. Messungpunktabstand 1,8 s.

Die Modellierungen mit dem 'Q -Modell zeigen eine verbesserte Ubereinstimmung zu den
experimentellen Daten. Auch der gemessene Molenstrom von H,O am Reaktorausgang deckt
sich nun besser mit dem Modell. Der Effekt einer langsameren stationaren Einstellung der
Reaktionsrate lasst sich wie folgt erklaren:

Die Wasserbeladung auf der Katalysatoroberflache und der Wasseranteil im Gasstrom stehen
miteinander im Gleichgewicht. Bei einer Reduktion des Wasseranteils im Gasstrom, was am
Reaktoreingang zum Zeitpunkt t = 0 s stattfindet, desorbiert Wasser von der Katalysatorober-
flache in die Gasphase, die das Festbett durchstromt. Entscheidend fir die Menge, die von
der Katalysatoroberflache desorbiert, ist neben dem geschwindigkeitsbestimmenden Q -
Faktor der Gradient zwischen aktueller Beladung und Gleichgewichtsbeladung. Letztere ist
abhangig vom Wasserdampfpartialdruck in der Gasphase. Wahrend im ersten Segment des
Reaktors immer die Eingangsgaszusammensetzung vorliegt, sind die Gaszusammensetzun-
gen in den darauffolgenden Segmenten von den vorherigen abhangig. Eine héhere Wasser-
kapazitat der Katalysatorschittung hat zur Folge, dass sich die Differenz zwischen Beladung

70



Modellierung eines wandgekuhlten Rohrreaktors unter stationdren Bedingungen

und Gleichgewichtsbeladung langsamer verringert. Je grol3er diese Differenz ist, desto mehr
Wasser geht von der Festphase in die Gasphase Uber. Im darauffolgenden Segment verringert
ein hoherer Wasseranteil in der Gasphase die Differenz zwischen Beladung und Gleichgewicht
und somit die Triebkraft der Desorption. Die Desorption von Uberschiissigem Wasser auf der
Katalysatoroberflache erfolgt somit nicht an allen Stellen des Reaktors gleichzeitig, sondern
beginnt am Reaktoreingang und wandert zum Reaktorausgang.

Die instationaren Einfliisse durch die Wasserbeladung auf der Oberflache eines Reaktors kor-
relieren somit mit der Wasseraufnahmekapazitat des Katalysators, der Kinetik der Desorption
und der Lange des Festbettreaktors.

5.5 Modellierung eines wandgekihlten Rohrreaktors unter statio-
naren Bedingungen

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der Modellierung eines wandgekihlten Rohrreaktors
im stationdren Zustand vorgestellt mit den Messergebnissen verglichen. Der Fokus liegt hier-
bei auf dem Warmetransport und der Korrektur der Kinetik aus Kap. 5.2.

5.5.1. Bildung eines 1-dimensionalen stationaren Modells

Zur Bildung des eindimensionalen (axial) stationaren Modells wird von der allgemeinen Stoff-
und Warmebilanz entsprechend Gl. (2.25) und Gl. (2.26) ausgegangen und fir den stationaren
Fall angewendet (siehe Gl. (5.18) und (5.19)). Das Modell unterstellt eine radial konstante
Verteilung von Temperatur und Gaszusammensetzung, was zwar nicht der Wirklichkeit ent-
spricht, aber die Rechenzeit des Modells signifikant verkirzt. Verwendet wird die radiale
Durchschnittstemperatur, die unter Anwendung von Gl. (4.24) in die Maximaltemperatur bei
i mumgerechnet wird (Herleitung siehe [44]); diese Maximaltemperatur wurde auch experi-
mentell bestimmt. Alle verwendeten Annahmen fiir das Modell und die Berechnung der Para-
meter finden sich in Kap. 4.3 und werden an dieser Stelle nicht mehr wiederholt.

T, 4

. O y»
1T 0 76 (5.18)
1 o)
wo 'YI(’) l'r . - 3 T_"Y v~ .
‘]_"Y Wp T o O Q7Y Y _ o 30 1 (5.19)
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Die Massenbilanz in Gl. (5.18) ist abhangig von der Anderung der Strémungsgeschwindig-
keit —— die durch die Stochiometrie der Reaktion hervorgerufen wird, sowie von der Kon-

vektion 6 und der Reaktionsrate i

Gl. (5.19) zeigt die Energiebilanz, die abhéngig von der Konvektion ” &y 6 und von der

Anderung der Stromungsgeschwindigkeit —— ist. Der Warmeabtransport aus dem System

findet Gber die Reaktorwand statt und wird mit dem allgemeinen Warmedurchgangskoeffizien-
ten Q berechnet. Die verwendeten Parameter hierfiir sind die radiale Warmeleitfahigkeit _
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der Warmeulbergangskoeffizient an der Reaktorwand | 5 (Gl. (4.23)) und die Temperaturdif-

ferenz. Die Warmeleitung in axialer Richtung wird mit _  berucksichtigt. Der Quellterm wird

durch die Enthalpie der Reaktion 3 "Ound die Reaktionsrate bestimmt. Die Versuche wurden
mit zwei verschiedenen Gaszusammensetzungen bei drei unterschiedlichen Volumenstromen
und Wandtemperaturen von 170 °C (siehe Anhang) sowie 180 °C durchgefihrt.

Die gemessenen und modellierten Temperaturprofile und Umsétze bei einer Wandtemperatur
(= Reaktorklhltemperatur Tcoo)) Von 180 °C sind in Abbildung 5-29 dargestellt.

Abbildung 5-29:

72

T/°C

T/°C

T/°C

195

190

185

180

195

190

185

180

195

190

185

180

175

Fall 1: Biogas- Fall 2: Methanisierung
Methanisierung von reinem CO,

— Xco2Model: 0,99
®  XcozMess. - 0,99

— XcozModen: 0,99
®  XcozMess. - 0,99

V =201h

15 % CO, V=201Ih
63 % H, 20 % CO,
RestN, 80 % H,

XcozModel: 0,74
®  XcooMess. - 0,74

Xco2Modell: 0,82
®  XcozMess. - 0,78

@

V =501h

15 % CO, V =50 I/h
63 % H, 20 % CO,
RestN, 80 % H,

Xco2Modell 0,93
8 XCO2,Mess. : 0746

Xco2.Model 0,46
®  XcozMess. - 0,42

®\V =100 Ih
[ ]

15 % CO, V =100 I/h
63 % H, 20 % CO,
RestN, 80 % H,

o 02 04 06 080 02 04 06 0,8
L/m L/m
Gemessene und modellierte Temperaturprofile bei einer Eingangszusammenset-

zung von 63 % Hz mit 15 % CO2, Rest N2 (Methansubstitution) und 80 % Hz mit
20 % CO:2 bei einer Reaktorkiihltemperatur (Tcool) von 180°C.



Modellierung eines wandgekuhlten Rohrreaktors unter stationdren Bedingungen

Als Gaszusammensetzungen wurden verwendet:

1 Methanisierung von Biogas (63 % Hz, 15 % CO3, 22 % N): Hierbei wird von einem Biogas
mit 60 % CH4 und 40 % CO; ausgegangen, das leicht Uberstdchiometrisch mit H, versetzt
wird. Da CH4 keinen Einfluss auf die Reaktionsrate hat (siehe Kap. 5.2) wird es aus ana-
lytischen Grinden durch Stickstoff substituiert.

1  Methanisierung von CO- (80 % H., 20 % CO,): Hierbei wird von reinem CO, ausgegan-
gen, beispielsweise aus einer Druckwechseladsorption, welches fur die Methanisierung
stoéchiometrisch mit H, versetzt wird.

Charakteristische Parameter zur Reaktormodellierung befinden sich in Tabelle 5-8.

Tabelle 5-8: Berechnete Parameter fir die Reaktormodellierung der Methanisierung von Bio-
gas und reinem CO:2 bei einer Reaktorkuihltemperatur von 180 °C.

Biogas-Methanisierung reine CO2-Methanisierung
W ¢ mWQ W pTIHQ W ¢ T™Q W pTIHQ

Warmedurchgangs
koeffizient Q X @ Yo pu XU XX Yo yu
Warmedubergangs- 6 we T 1 5 s - - o
koeffizient | G G Cuyc oo C o ycg comnc g
radiale Warmeleit- - - . .
fahigkeit _ g o p iy, Tiw p
Warmekapazitat
& op U op 0O o¢ oy 0C OT

Das modellierte Temperaturprofil gibt die Messwerte insbesondere beim Biogassubstitut
(links) gut wieder. Bei einer Zusammensetzung von 80 % H, und 20 % CO_,wird allerdings der
Hotspot unterschéatzt. Die Umsétze werden vor allem beim Biogassubstitut fur zu héhere Vo-
lumenstrome durch das Modell systematisch Uberschatzt. Wahrend im Folgenden die Ein-
flisse unterschiedlicher Warmeabfuhrparameter naher diskutiert werden, wird die Kinetik in
5.5.2. ndher behandelt.
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Die radiale Warmeleitfahigkeit _  der Katalysatorschiittung besteht aus dem statischen _

und einem dynamischen Anteil, der von der Stromungsgeschwindigkeit abhéngig ist (siehe Gl.
(4.39)). Zur Berechnung der Ruhebettleitfahigkeit wird das Modell nach Zehner-Bauer-Schliin-
der herangezogen [113, 122]. Fir den reduzierten Katalysator sind die benétigten Eigenschaf-
i ), eine Warmeleitfahig-
keit des Partikels analog zu Ghaib [52] (5 W m™ K*) und eine zylindrische Geometrie heran-
gezogen werden. Hiermit wird eine Ruhebettwarmeleitfahigkeit _
stimmt, die jedoch einigen Unsicherheiten unterliegt. Die Warmeleitfahigkeiten abhangig von

ten nicht bekannt, weshalb Werte aus dem oxidierten Zustand ("

der Stromungsgeschwindigkeit sind in Abbildung 5-30 dargestellt.
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Abbildung 5-30: Abhangigkeit radialer | rad (Gl. (4.39)) und axialer Warmeleitfahigkeit | ax vom Volu-
menstrom (STP) bei einem Reaktordurchmesser von 0,02 m und einem mittleren
Partikeldurchmesser von 2,1 mm bei einer Temperatur von 180 °C. Die Gaszusam-
mensetzung entspricht einer Mischung von 80 % H2 und 20 % CO:2 bei einem Um-

satz von 50 %.

Da die Ruhebettwarmeleitfahigkeit, die als Vereinfachung ebenfalls fur die axiale Warmeleit-
fahigkeit herangezogen wird, bei den gewéhlten Reaktionsbedingungen der dominierende Pa-
rameter fir die radiale Warmeleitfahigkeit ist, wird dieser Wert (Abbildung 5-31) bei der Mo-

dellierung im Bereich von 0,24 bis 0,3 W m* K1 variiert.
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Abbildung 5-31: Gemessene und modellierte Temperaturprofile bei einer Eingangszusammenset-
zung von 63% Hz mit 15% COz2, Rest N2 (Biogassubstitution) und 80%H2 mit 20%
COz2bei einer Reaktorkihltemperatur (Tcoo) von 180°C. Modellierungen mit Werten
von 0,24, 0,27 und 0,30 W m-1K- fiir die Ruhebettwarmeleitfahigkeit.

Bei einer Anderung von _  bleibt der Verlauf des Temperaturprofils erhalten (siehe Abbil-
dung 5-31) und wird lediglich zu hoheren bzw. niedrigeren Temperaturen verschoben, was nur
zu einer minimalen Umsatzanderung fuhrt. Mithilfe von _  I&sst sich somit nur eine systema-
tische Unter- oder Uberschatzung der Temperatur korrigieren. Die Modellierungen zeigen,

dass mit einem _  -Wert von 0,27 das Modell die Messungen am besten wiedergibt.

In Abbildung 5-32 wird der Einfluss der axialen Warmeleitfahigkeit gezeigt. Hierbei ist festzu-
stellen, dass bei héheren Volumenstromen der Einfluss der axialen Warmeleitfahigkeit ver-
nachléassigbar ist. Bei geringen Volumenstrémen ist der Einfluss im Hotspotbereich hingegen
deutlich erkennbar. Zur Vereinfachung wird fur die axiale Warmeleitfahigkeit die Ruhebettwar-
meleitfahig angenommen. An dieser Stelle soll angemerkt werden, dass die axiale Warmeleit-
fahigkeit im Zindverhalten des Reaktors einen entscheidenden Einfluss hat (Kapitel 5.7). Die
Modellierung ohne axiale Warmeleitfahigkeit sagt bei niedrigem Volumenstrom (0,016 m's*
18 1h?) eine Zundtemperatur von 7 K, bei hohem Volumenstrom (0,2 ms* 226 |h?) eine
Zundtemperatur 1 K unterhalb der Ziindtemperatur unter Beriicksichtigung axialer Warmelei-
tung vorher. Es kann festgehalten werden, dass der Hotspot trotz mdglicher Veranderungen
in der Warmeleitfahigkeit nicht ausreichend abgebildet werden kann und bei héheren Volu-
menstromen ein zu hoher Umsatz vorhergesagt wird.
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Abbildung 5-32: Gemessene und modellierte Temperaturprofile bei einer Eingangszusammenset-
zung von 63 % Hz mit 15 % CO2, Rest N2 (Biogassubstitution) und 80 % Hz mit 20 %
CO:2bei einer Reaktorkuhltemperatur (Tcool) von 180°C. Modellierung mit und ohne
Einfluss der axialen Warmeleitfahigkeit | axial.

5.5.2. Korrektur des Modells

Die kinetischen Messungen in Kapitel 5.2 wurden unabhéngig von den in Kapiteln 5.5 und 5.6
untersuchten Szenarien im technischen Einzelrohrreaktor durchgefiihrt. Daher stimmen die
gemessenen Zusammensetzungen bei der Kinetik nur in wenigen Féllen mit der auftretenden
Gaszusammensetzung im technischen Rohrreaktor tberein. (Hierzu wird auf eine graphische
Darstellung der kinetischen Messwerte im Anhang verwiesen (Abbildung 9-5).) Folglich wird
eine Korrektur des kinetischen Modells Gber Versuche im gekihlten Rohrreaktor durchgefihrt.

Die inhibierende Wirkung von Wasser auf die Reaktionsrate selbst bei geringen Umsétzen
wurde in Kapitel 5.2.3 erwahnt und die in Kapitel 5.3.5 vorgestellten Ergebnisse haben dies
bestétigt. Daher ist davon auszugehen, dass der ermittelte kinetische Ansatz die Reaktionsrate
bei geringen Umséatzen ebenfalls unterschatzt, da der Einfluss von Produktwasser in den Mes-
sungen vernachlassigt wurde. Dies wird aus den Temperaturprofilen, die in Kap. 5.5.1 abge-
bildet sind deutlich. Hier ist eine Unterschatzung des Hotspots als Folge einer zu geringen
Reaktionsrate zu sehen. Weiterhin zeigen die Ergebnisse, dass die modellierten Umsatze fur
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hohere Volumenstrome Uberschatzt werden, was darauf zurtickzufiihren ist, dass die Reakti-
onsrate bei mittleren und héheren Umsatzen Uberschatzt wird. Es wird daher ein Korrekturfak-
tor A in die Kinetik eingefiigt, der bei niedrigen Wasserpartialdriicken die Aktivitat um bis zu
11 % erhdht und bei Wasseranteilen von > 10 % die Aktivitat um 10 % absenkt. Die Aktivitats-
funktion ist in Abbildung 5-33 dargestellt und der Einfluss auf den Umsatz in Abbildung 5-34.
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Abbildung 5-34: Einfluss der korrigierten Aktivitatsfunktion auf den Umsatz in Abhangigkeit der mo-
difizierten Verweilzeit bei einer stdchiometrischen Eingangszusammensetzung von
H2 und CO2 und Teool = 180°C.

Hierbei wird deutlich, dass die Auswirkung der Korrektur bei niedrigen Umsatzen gering ist,
jedoch bei héheren Umsatzen erkennbar wird. Im integral bestimmten Parityplot (Anhang Ab-
bildung 9-6) ist zu sehen, dass bei geringen Umsatzen die Werte von Messung und Modell
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besser Ubereinstimmen als ohne Korrektur. Die Auswirkungen auf die Modellierung des Tem-
peraturprofils wird in Abbildung 5-35 gezeigt. (Verwiesen sei an dieser Stelle auf den Anhang
Abbildung 9-7 fir die Messungen und Modellierungen bei einer Wandtemperatur von 170 °C.)
Aufgrund des Korrekturfaktors ist eine verbesserte modellierte Temperatur am Hotspot und
gegen Reaktorende zu beobachten. Nicht nur die Ubereinstimmung von Messung und Modell
werden verbessert, sondern auch die Abweichung der Umsatze. An dieser Stelle sei erwahnt,
dass neben den dargestellten Temperaturprofilen auch weitere Profile, z.B. aus Kapitel 5.6,
zur Beurteilung des Aktivitatsfaktors herangezogen wurden.
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Gemessene und modellierte Temperaturprofile bei einer Eingangszusammenset-
zung von 63 % Hz mit 15 % COz2, Rest N2 (Biogassubstitution) und 80 % Hz mit 20 %
CO:zbei einer Reaktorkiihltemperatur (Tcool) von 180°C. Modellierungen mit (Modell,
korr) und ohne (Modell) korrigiertem Aktivitatsfaktor A.



Instationdre Untersuchungen am wandgekuihlten Rohrreaktor

5.6 Instationdre Untersuchungen am wandgekihlten Rohrreaktor

In diesem Kapitel wird das Verhalten eines technischen Einzelrohrreaktors bei instationérer
Betriebsweise beschrieben und mit unterschiedlichen Modellen dargestellt, die sich die Ergeb-
nisse der vorherigen Kapitel zu Nutze machen und zusammenfligen. Mithilfe der stationéren
Kinetik aus Kap. 5.2 wurde in Kap. 5.5 ein Modell eines wandgekuhlten Rohrreaktors entwi-
ckelt und korrigiert. Weiterhin wurden kinetische Einfliisse einer instationdren Betriebsweise
in Kap. 5.3 identifiziert und sollen unter Verwendung eines Adsorptionsmodells fir Wasser aus
Kap. 5.4 in einem weiteren Modell beriicksichtigt werden. Zu Beginn werden hierfir die Ergeb-
nisse der Adsorption der Edukte und von Wasser auf der Katalysatoroberflache ohne Reaktion
vorgestellt. In Kap. 5.6.2 werden notwendige Parameter fir das Modell mit Wasseradsorption
ermittelt und mit dem in Kap. 5.5 gezeigten gangigen Literaturmodell verglichen. Diese Modelle
werden im Anschluss (Kap. 5.6.3 17 Kap. 5.6.5) bei unterschiedlichen Lastdnderungen ange-
wendet und mit den Messungen verglichen.

5.6.1. Adsorption der kinetisch relevanten Edukte und Produkte

Fur die Untersuchung der instationéren Effekte im technischen Rohrreaktor ist das Verhalten
des Reaktors auf die fur die Kinetik relevanten Stoffe (CO2, H2 und H>O) ohne Reaktion wichtig.
Hierflir wurden auf eine unbeladene Katalysatoroberflache ein 10 %-iger Anteil an CO,, H>
oder H20 in N2 gegeben (siehe Abbildung 5-36).

Abbildung 5-36: Temperaturprofil des Rohrreaktors bei Tcool = 180°C nach Zugabe von 10% Hz, COa,
H20 in N2. t =7328 s kg m-3(STP)

Fur CO; sind entlang der gestrichelten Linien (vgl. Abbildung 5-36) in Abbildung 5-37 Tempe-
raturprofile Gber der Zeit an der Reaktorposition | = 10 cm und Uber die gesamte Reaktorlange
120 s nach Zugabe von CO2/N; aufgetragen. Bei allen relevanten Stoffen wird eine Tempera-
turerhéhung beobachtet, die sich durch den Rohrreaktor zieht. Da keine Reaktion stattfindet,
wird die Temperaturerhéhung durch die Adsorptionsenthalpie hervorgerufen. Im instationaren
Reaktorbetrieb ist bei Umschaltvorgangen folglich die Adsorptionsenthalpie messbar und in
der Interpretation zu beriicksichtigen. Auf eine Quantifizierung wurde im Rahmen dieser Arbeit
verzichtet.
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