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1 Einleitung  

Der globale Anteil von Kohlendioxid in der Atmosphäre nimmt seit Beginn der Industrialisierung 

stetig zu und hat 2019 einen Wert von ca. 410 ppm erreicht [1, 2]. Aufgrund der Zunahme der 

Weltbevölkerung und einer (im globalen Mittel) steigenden Industrialisierung wird auch der 

Weltenergiebedarf weiter ansteigen [3]. Da der globale Energiebedarf bis heute hauptsächlich 

durch die fossilen Energieträger Erdöl, 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 Energieträger Erdgas, Erdöl und Kohle durch den Ausbau 

und die verstärkte 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 

können [8ï10].  

Während zur Pufferung von kurzzeitigen Energieproduktions- und Verbrauchsspitzen ver-

schiedene Technologien existieren, gibt es zur langfristigen Speicherung im großen Maßstab 

derzeit keine Alternative zu chemischen Energieträgern [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 H2 anschließend mit CO2 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 zurückverstromt als auch im Wärme- und Ver-

kehrssektor genutzt werden. Durch die Herstellung von synthetischem Erdgas wird weiterhin 

die Möglichkeit 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 Verfügbarkeit von günstigem Strom gekoppelt werden, 

woraus sich eine dynamische Betriebsweise ergibt [13]. Der hieraus resultierende instationäre 

Reaktorbetrieb ist eine Herausforderung, da die Methanisierung eine stark exotherme Reak-

tion ist. Hier ist also zwingend eine zuverlässige Wärmeabfuhr notwendig, um ein thermisches 

Durchgehen des Reaktors zu verhindern [14].  

Für die dynamische Betriebsweise von Reaktoren sind verschiedene instationäre Phänomene 

in der Literatur beschrieben, die den stabilen Reaktorbetrieb beeinflussen können [15]. Um 

den dynamischen Betrieb eines Methanisierungsreaktors zu simulieren, existieren Modellie-

rungen, die jedoch stationäre kinetische Ansätze zu Grunde legen. Parallel berichten andere 

Autoren von instationären kinetischen Effekten bei der Methanisierung, was in der Konse-

quenz bedeutet, dass sich der Katalysator nicht so verhält, wie es stationäre kinetische An-

sätze vorhersagen. Da noch keine instationäre Kinetik für die Methanisierung veröffentlicht 

wurde, muss ein verlässliches dynamisches Modell hinsichtlich seiner instationären Effekte 

auf der Katalysatoroberfläche validiert werden [16].  
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In dieser Arbeit wurden daher sowohl instationäre kinetische Effekte unter isothermen Bedin-

gungen als auch das instationäre Reaktorverhalten des polytropen wandgekühlten Rohrreak-

tors experimentell näher untersucht und die Ergebnisse miteinander verknüpft. In Verbindung 

mit einem Reaktormodell sollte so ein mehrskaliger Einblick in das dynamische Verhalten des 

Methanisierungsreaktors ermöglicht werden.  

 



 

3 

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 Ansätze eingegangen. Abschließend wird die 

Modellierung wandgekühlter Festbettreaktoren vorgestellt, und es werden instationäre 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 teilnehmenden Staaten auf das Ziel 

geeinigt, den globalen Temperaturanstieg auf 1,5 Grad gegenüber dem vorindustriellen Zeit-

alter zu beschränken [17]. Hierfür ist es nötig, die Freisetzung von Treibhausgasen, insbeson-

dere Kohlenstoffdioxid aus fossilen Rohstoffen wie Kohle, Erdöl und Erdgas, zu reduzieren. 

Aus diesem Grund und der begrenzten Verfügbarkeit 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 abhängig. Der regenerative Anteil am Endenergieverbrauch in Deutsch-

land lag 2019 bei 42 % (Ḭ  225 TWh) im Stromsektor, 15 % (Ḭ 176 TWh) in der Wärmebereit-

stellung und 6 % (Ḭ 37 TWH) im Bereich des Verkehrs [7]. Die Hauptanteile innerhalb des 

Ăregenerativenñ Stromsektors setzen sich zusammen aus Windkraft (52 %), Photovoltaik 

(20 %), sowie Biogas (12 %) und Wasserkraft (8 %). Im Wärmesektor werden Holz und Holz-

kohle mit einem Anteil von über 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]. Während im Wärme- und Verkehrssektor chemische Energieträ-

ger dominieren und derzeit wenig substituiert werden, ist es im Stromsektor möglich diese mit 

Windkraft und Photovoltaik weitgehend zu ersetzen; jedoch reicht der Status Quo nicht aus. 

Die EU strebt eine Reduzierung des CO2-Ausstoßes von 80 % gegenüber 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 erschöpft ist 

[7]. Photovoltaik sowie Windkraft produzieren jedoch nicht bedarfsorientiert und die Energie-

bereitstellung ist folglich vom Wetter abhängig. Diese Fluktuation kann derzeit noch durch Las-

tenmanagement geregelt werden, welches die Energieerzeugung an die Energienutzung an-

passt. Das bedeutet aber, dass in Zeiten überschüssiger Energieproduktion eine kostspielige 

Abregelung von Produzenten bzw. eine Zuschaltung von Großverbrauchern nötig ist und in 

Bedarfszeiten umgekehrt eine Abschaltung von Großverbrauchern durchgeführt werden muss 

und zusätzlich regelbare Erzeuger, wie z.B. BHKWs und Gaskraftwerke zugeschaltet werden 

müssen.  

Bei einem weiteren Ausbau von Windkraft und Photovoltaik werden zudem Energiespeicher 

benötigt, um große Mengen regenerativer Energie aufzunehmen und bei Bedarf wieder in das 



Stand der Technik 

4 

Stromnetz einzuspeisen. Möglich sind hier Pumpwasserspeicher, Druckluftspeicher, Flowbat-

terien oder Power-to-Gas, d.h. die Speicherung in den chemischen Energieträgern Wasser-

stoff und/oder Methan [19]. Gegenüber den anderen genannten Speichern, bei denen zwar 

vergleichsweise hohe Kapazitäten, aber nur eine geringe Ausspeicherdauer von wenigen Ta-

gen rentabel sind, können Methan und in gewissen Mengen auch Wasserstoff in das beste-

hende Erdgasnetz eingespeist werden; die existierenden Poren- und Kavernenspeicher mit 

einer Speicherkapazität (2019) von 259 TWh (entspricht 22 Mio. Tonnen Erdöläquivalenten) 

lassen sich auf diesem Wege nutzen [20, 21]. Somit übertrifft Power-to-Gas nicht nur hinsicht-

lich der Ausspeicherdauer sondern auch in der Kapazität alle anderen Speicherarten [1]. Zu-

dem findet damit eine Sektorenkopplung zwischen dem Strom- und dem Gasnetz statt, 

wodurch der Anteil regenerativ erzeugter chemischer Energieträger im Wärme- und Verkehrs-

sektor erhöht werden kann. Die Funktionsweise des Power-to-Gas-Konzepts zeigt Abbildung 

2-1.  

Durch Elektrolyse findet eine Spaltung von Wasser in Wasserstoff und Sauerstoff statt. Der 

entstehende Wasserstoff kann teilweise dem Gasnetz zugeführt werden, oder mit CO2 in ei-

nem nachgeschalteten Prozess zu Methan, also synthetischem Erdgas (SNG), umgesetzt und 

anschließend ins Erdgasnetz eingespeist werden. Die H2- und CO2-Tanks dienen zur Zwi-

schenspeicherung der Gase, da die Methanisierung abhängig von der fluktuierenden Wasser-

stoffproduktion ist. Methan aus dem Power-to-Gas-Verfahren kann fossiles Erdgas ohne Be-

Abbildung 2-1:  Schematische Darstellung des Power-to-Gas-Prozesses nach [1]. 
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schränkungen substituieren, wodurch die vorhandene Infrastruktur, Speicher- und Anwen-

dungstechnologien genutzt werden können [1]. Bei Bedarf lässt es sich in einem Gaskraftwerk 

oder BHKW wieder zur Strom- und auch Wärmeerzeugung einsetzen.  

Die Einspeisung von Wasserstoff ohne anschließende Methanisierung hat u.a. den Vorteil, 

dass kein CO2 benötigt wird und damit Kosten eingespart werden können. Der maximale H2-

Anteil ist in der DVGW 262 mit 1 bis 5 Vol. %, je nach Einsatzzweck und Einspeiseort, festlegt. 

Eine Toleranzerhöhung des Wasserstoffanteils auf 10 % ist anvisiert [1, 22], hängt jedoch ins-

besondere davon ab wie die angeschlossenen Verbraucher und die Gasinfrastruktur ange-

passt werden können. Hervorzuheben sind hierbei Gasturbinen, die einen maximalen Was-

serstoffanteil von 1 % erlauben, sowie Porenspeicher, in denen nach Möglichkeit kein Was-

serstoff gelagert werden soll, da dieser mit der Gesteinsmatrix der Lagerstätte reagieren und 

durch Mikroorganismen umgesetzt werden kann (u.a. zu H2S). Weiterhin sind CNG-Tanks 

(CNG: Compressed Natural Gas) von Fahrzeugen nur bis zu einem Wasserstoffanteil von 2 % 

zugelassen, da eine Überschreitung den Strahl verspröden 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 berück-

sichtigen, dass bei geringem Erdgasfluss die Beimischungsgrenze lokal schnell erreicht ist und 

bei höheren 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 müssen, den entsprechenden Tanks und 

einem Methanisierungsreaktor. Nachfolgend werden die Quellen für Wasserstoff und Kohlen-

stoffdioxid, der Methanisierungsreaktor und das Gesamtsystem näher betrachtet.  

Wasserstoff-Quelle 

Die Hauptquelle von regenerativem Wasserstoff ist die Elektrolyse von Wasser mit regenerativ 

erzeugtem Strom. Hierbei werden drei Arten von Elektrolyseuren unterschieden.  

¶ Alkalische Elektrolyse (Alkaline electrolysis, AEL)  

Die alkalische Elektrolyse ist ein etabliertes und industriell erprobtes Standardverfah-

ren mit hoher Kapazität und Standzeiten von bis zu 15 Jahren [24]. Beide Halbzellen 

sind durch eine ionenleitende Membran getrennt, in denen Wasser zirkuliert. Die Leit-

fähigkeit wird durch die Zugabe von KOH (25 - 30 Gew.-%) erhöht [25]. Das System 

besitzt einen Wirkungsgrad zwischen 60 und 71 % [26], unter optimalen Betriebsbe-

dingungen bis zu 82 % [1]. Die Teillastfähigkeit ist sehr eingeschränkt; ein Unterschrei-

ten von 25 bis 50 % der Leistung ist nicht möglich und die Anfahrzeit beträgt 30 Minuten 

[27], wodurch der dynamische Betrieb einschränkt wird [1, 25, 26].  
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¶ Membranelektrolyse (Proton Exchange Membrane Electrolysis, PEM) 

Die PEM-Elektrolyse mit größerer Leistung ist erst seit den letzten 10 Jahren kommer-

ziell erhältlich [28]. Hierbei werden durch eine protonenleitende Polymer-Elektrolyt-

Membran, auf denen die Elektroden aufgebracht sind, die Halbzellen voneinander ge-

trennt. Die Vorteile gegenüber der alkalischen Elektrolyse liegen in einem erhöhten 

Wirkungsgrad (67-82 %) [1], einem schnellen Anfahrverhalten, der Teillastfähigkeit 

(0 - 100 %) sowie einer höheren Gasreinheit und höheren Elektrolysedrücken [13, 26, 

28]. Dadurch sind PEM-Elektrolysen für den Einsatz unter dynamischen Bedingungen 

sehr gut geeignet, jedoch beschränkt die Polymermembran die Lebensdauer und sie 

sind durch das benötigte Elektrodenmaterial (Pt, Ru, Ir) kostenintensiver [4]. 
 

¶ Hochtemperaturelektrolyse (Solid oxide electrolyser cell, SOEC) 

In der Hochtemperaturelektrolyse wird Wasserdampf anstelle von flüssigem 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 O2--Ionen 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]. Ihre Last ist dynamisch an-

passbar [29], jedoch unter möglichst geringer thermischer Belastung der Keramik [4]. 

Der Wirkungsgrad liegt im Bereich der PEM-Elektrolyse [1], jedoch kann zur Überwin-

dung des Phasenübergangs von flüssig zu gasförmig und zum Erreichen der Betriebs-

temperatur Wärmeenergie aus anderen Prozessen eingespeist werden. Daher ist 

diese Elektrolysemethode in Kombination mit exothermen Prozessen, wie der Metha-

nisierung von CO2, durch einen erhöhten Gesamtwirkungsgrad der Anlage den ande-

ren beiden Elektrolysemethoden überlegen und für Power-to-Gas-Anlagen hochattrak-

tiv [30, 31].  

Kohlenstoffdioxid-Quelle  

Obwohl CO2 im Gegensatz zu H2 nicht durch Energieeinsatz erzeugt werden muss und viele 

mögliche Quellen existieren, sind die Kosten für die Aufreinigung und Bereitstellung von rei-

nem CO2 entscheidend für seinen Einsatz in Power-to-Gas-Anlagen [32].  

Industrieprozesse 

Grundsätzlich können CO2-Emissionen aller Industrieprozesse nach entsprechender Aufreini-

gung in einer Power-to-Gas-Anlage genutzt werden. CO2-Konzentration und Reinheit beein-

flussen hierbei maßgeblich die Effizienz und damit die Attraktivität dieser Stoffströme [33]. 

Häufig diskutiert werden daher Kohlekraftwerke (35 - 46 ú/tCO2), Stahlerzeugung 

(26 - 41 ú/tCO2), Ammoniaksynthese (23 - 54 ú/tCO2) und die Zementherstellung (33 - 69 ú/tCO2) 

als CO2-Quellen [32, 33]. Während bei der Zementherstellung Kohlendioxid unter anderem 

durch Zersetzung von Kalkstein produziert wird und damit unvermeidbar ist, werden die CO2-

Emissionen der anderen Prozesse von fossilen Energieträgern verursacht, weshalb alternative 

CO2-Quellen langfristig zu bevorzugen sind [33, 34]. Beispielsweise fällt bei der Ammoniak-

synthese CO2 als Abfallprodukt bei der Herstellung großer Mengen von Wasserstoff aus der 



Power-to-Gas als Strategie der Energiespeicherung 

7 

Dampfreformierung, der Rückreaktion der Methanisierung, an. Die Nutzung fossiler CO2-Quel-

len kann für eine Übergangsperiode sinnvoll sein, jedoch ist für eine langfristige Lösung die 

Gewinnung aus Biomasse oder Luft zu bevorzugen [34].  

Biomasse 

Als biogene CO2-Quelle wird derzeit primär Biogas (5 - 9 ú/tCO2), das durchschnittlich aus 60 % 

Methan und 40 % CO2 besteht, genutzt [32, 33]. Zusätzliche Spurengase (< 1 %) wie H2S, 

Chloride, Ammoniak oder Siloxane werden über Filtereinheiten abgetrennt [35]. Aus dem auf-

gereinigten Gasstrom kann reines CO2 über eine Druckwechseladsorption gewonnen, oder 

das mit Methan Ăverdünnteñ CO2 (also das gereinigte Biogas) kann direkt dem Methanisie-

rungsreaktor zugeführt werden [22, 36, 37]. Eine weitere Bereitstellung von CO2 erfolgt aus 

der Bioethanolherstellung (5 - 9 ú/tCO2), aus Fermentationsprozessen oder durch Holzverga-

sung [1, 33, 36, 38, 39].  

Atmosphäre 

Der enorme Vorteil von Luft als CO2-Quelle ist die Standortunabhängigkeit. Die Kosten sind 

aufgrund des geringen Anteils von ca. 400 ppm und der mit der Abtrennung verbundenen 

hohen Energiekosten für diese kleinen Anteile vergleichsweise hoch (150 - 320 ú/tCO2); jedoch 

werden bei einem großflächigen Einsatz dieser Technologie Kosten von unter 100 ú/tCO2 prog-

nostiziert [29, 33, 40]. An dieser Stelle sei erwähnt, dass auch an einer CO2-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-1, was 20,5 % des Heizwertes des eingesetzten Wasserstoffs entspricht [44].  

ὅὕ τ Ὄ ᴼ ὅὌ  ς Ὄὕ                  ɝὌ ρφυ Ὧὐ άέὰ           (2.1 ) 

Hierbei werden meistens Nickelkatalysatoren eingesetzt. Auf weitere katalytisch aktive Me-

talle, Trägermaterialien und die Deaktivierung wird in Kapitel 2.2.2 näher eingegangen. Neben 

der katalytischen Methanisierung ist auch eine biologische Methanisierung möglich; der Vorteil 

liegt in den moderaten Temperaturen (20 - 70 °C), drucklosem Betrieb und der Unempfindlich-

keit für Verunreinigungen (z.B. Schwefel) [13, 45]. Von Nachteil sind die Stofftransportlimitie-

rung durch den Übergang von der Gas- in die Flüssigphase, eine niedrige Löslichkeit von H2 

in Wasser sowie eine Zufütterung von Nährstoffen und eine geringe Lastflexibilität [13, 45]. 

Weiterhin kann die freiwerdende Reaktionsenthalpie aufgrund des niedrigen Temperaturni-

veaus praktisch nicht für weitere Prozesse genutzt werden.  

Aus thermodynamischen Gründen begünstigen niedrige Temperaturen und höhere Drücke ei-

nen hohen Umsatz (vgl. Kap. 2.2.1). Daher muss bei der katalytischer Methanisierung in einer 

Power-to-Gas-Anlage eine effektive Wärmeabfuhr aus dem Reaktor gewährleistet werden. 

Weiterhin wird eine dynamische Betriebsweise bevorzugt, da die Bereitstellung von regenera-

tivem Wasserstoff an die Verfügbarkeit von preiswertem Strom gekoppelt ist und damit die 

kostenintensiven Speichertanks für Wasserstoff kleiner ausfallen können [13, 46].  
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Im Folgenden werden die gängigen Reaktorsysteme für die CO2-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 

anschließender CO-Methanisierung großtechnisch in adiabaten Festbettreaktoren nach dem 

TREMP oder Lurgi-Verfahren hergestellt. Hierbei werden mehrere Festbettreaktoren mit Zwi-

schenkühlung des Produktgases in Reihe geschaltet, um einen hohen Umsatz zu erreichen. 

Zur Begrenzung der Maximaltemperatur wird der Einsatzgasstrom mit rückgeführtem Produkt-

gas verdünnt [47ï50]. Adiabate Festbettreaktoren sind somit etabliert und ihre Abwärme kann 

zur Hochdruckdampferzeugung genutzt werden, jedoch sind sie nur bedingt teillastfähig [1, 

51].  

Für die CO2-Methanisierung werden wandgekühlte Festbettreaktoren z.B. als Rohrbündelre-

aktoren oder Reaktoren mit Plattenkühlung z.B. bei der Audi e-gas-Anlage in Werlte eingesetzt 

[13]. Eine Wärmeabfuhr über die Wand (oder Platten) hat einen geringeren Temperaturhub 

zur Folge, wodurch auf eine Reaktorkaskade und Produktgasrückführung, die ansonsten für 

einen Vollumsatzes notwendig wären, verzichtet werden kann, was wiederum eine gute Teil-

lastfähigkeit zur Folge hat [52]. Von Nachteil sind Temperaturgradienten und damit verbunden 

die Gefahr der Zündung, der auftretende Druckverlust und eine aufwendige Katalysatorbefül-

lung des Rohrbündelreaktors.  

Während gekühlte Festbettreaktoren bereits kommerziell erhältlich sind, beschäftigt sich die 

Forschung intensiv mit strukturierten Reaktoren, um durch ein hohes Oberfläche-zu-Volumen-

verhältnis die Wärmeabfuhr zu verbessern und den Druckverlust zu minimieren [13, 53].  

Wirbelschichtreaktor 

Der Vorteil des Wirbelschichtreaktors liegt in der effektiven Wärmeabfuhr, wodurch eine annä-

hernd isotherme Temperaturführung gewährleistet ist. Durch den Einsatz von kleinen Kataly-

satorpartikeln wird eine kinetische Limitierung durch Stofftransportvorgänge verringert. Nach-

teile sind die hohe mechanische Beanspruchung des Katalysators, eine nur bedingte Teillast-

fähigkeit und die Austragung von Katalysatorpartikeln [54, 55]. Derzeit werden Wirbelschicht-

reaktoren als Pilotanlagen betrieben und erforscht [13, 56].  

Dreiphasenreaktor 

Im Blasensäulenreaktor ist der Katalysator in einem Fluid suspendiert, wodurch eine effektive 

Wärmeabfuhr und auch der Austausch des Katalysators während des Betriebs ermöglicht 

wird. Nachteilig sind die kinetische Limitierung durch den Stoffübergang, die Verdampfung und 

Zersetzung des Fluids sowie eine mögliche Rückvermischung [54]. Eine dynamische Prozess-

führung ist möglich [57]. Dreiphasenreaktoren besitzen derzeit noch den Status von Pilotanla-

gen [13].  

Gesamtsystem  

Der Hauptzweck einer Power-to-Gas-Anlage ist die Speicherung von (nicht benötigter) 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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Verfügbarkeit von Wasserstoff noch nicht gewährleistet ist und große Speichertanks für Was-

serstoff nicht wirtschaftlich sind [58, 59]. Eine Optimierung der Anlage hinsichtlich der örtlichen 

Gegebenheiten ist unumgänglich, da es keine ĂOne-Solution-Konfigurationñ gibt. Sowohl die 

Bereitstellung von elektrischer Energie, die damit verbundenen Volllaststunden der Anlage und 

die CO2-Quelle als auch die nötigen Abnehmer für die Produkte Wasserstoff, Sauerstoff, Me-

than und Wärme haben einen Einfluss auf die Wahl der einzusetzenden Technologien [39, 

59]. Die größte Demonstrationsanlage ist derzeit mit 3 x 2 MW alkalischen Elektrolyseuren und 

anschließender Methanisierung im gekühlten Festbettreaktor die Audi e-gas-Anlage in Werlte 

(Strom-zu-Gas Wirkungsgrad 54 %) [37, 58]. Die entstehende Abwärme aus der Methanisie-

rung wird zur Hygienisierung der Einsatzstoffe für die Biogasanlage und die Aminwäsche zur 

CO2-Bereitstellung verwendet [37]. Bei den derzeitigen Power-to-Gas-Projekten werden größ-

tenteils alkalische Elektrolyseure und die lastflexibleren PEM-Elektrolyseure eingesetzt, wäh-

rend bisher nur wenige Projekte mit Hochtemperatur-Elektrolyseuren arbeiten [39]. Hierbei 

zeigt die Demonstrationsanlage des HELMETH-Projekts das Potential einer Kopplung der Ab-

wärmenutzung 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 Oberflächenreaktion 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. 

Dies lässt sich, wie in Abbildung 2-2 gezeigt, in sieben Schritte gliedern: 1) Filmdiffusion der 

Edukte von der Gasphase im Reaktor durch die Grenzschicht zur äußeren Oberfläche, 2) Po-

rendiffusion der Edukte hin zu den aktiven Zentren, 3) Adsorption der Edukte an den aktiven 

Abbildung 2-2: Ablauf einer heterogen katalysierten Gasreaktion [51]. 
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Zentren auf der inneren Katalysatoroberfläche, 4) chemische Oberflächenreaktion 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 äußeren Oberfläche, 7) Diffusion der Produkte 

durch die laminare Grenzschicht zurück in die Gasphase. Die Schritte 3 bis 5 lassen sich mit 

dem Arrhenius-Gesetz bzw. durch die intrinsische Kinetik beschreiben, während die Stofftrans-

portprozesse (1,2,6,7) einer geringeren Temperaturabhängigkeit (bei Gasen: T1,75) folgen [44]. 

Die Reaktionsrate steigt somit bei einer Temperaturerhöhung stärker an als die Diffusionsge-

schwindigkeit, was dazu führt, dass sich bei höheren 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 höheren Tem-

peraturen ist somit nicht mehr die chemische Oberflächenreaktion 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 CO2 (Gl. (2.2)) können nachstehende Reaktionen auftreten (Gl. 

(2.3) - (2.6)):  

Methanisierung von CO2:  

               ὅὕ τ Ὄ ᴼ ὅὌ  ς Ὄὕ                   ɝὌ ρφυ Ὧὐ άέὰ           
 (2.2) 

Wassergas-Shift Reaktion:  

               ὅὕ Ὄ ᴼ ὅὕ Ὄὕ                             ɝὌ τρ Ὧὐ άέὰ           
 (2.3) 

Methanisierung von CO:  

               ὅὕ σ Ὄ ᴼ ὅὌ  Ὄὕ                        ɝὌ ςπφ Ὧὐ άέὰ           
 (2.4) 

Boudouard-Reaktion:  

               ς ὅὕO  ὅὕ  ὅ                                        ɝὌ ρχς Ὧὐ άέὰ           
 (2.5) 

Fischer-Tropsch-Synthese: 

               ὅὕ ς Ὄ ᴼ ὅὌ  Ὄὕ             ɝὌ ρυς Ὧὐ άέὰ           
 (2.6) 

Neben der Methanisierung von CO2 kann über 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 Vernachlässigung der Koksbildung 

in Abbildung 2-3 dargestellt. Nach dem Prinzip von Le Chatelier verschiebt ein höherer Druck 

die Bildung von Koks, CO und CO2 hin zu höheren Temperaturen. Eine Erhöhung des H2/CO2-

Verhältnisses zeigt ebenfalls eine Verschiebung des Gleichgewichts hin zu C, CO und CO2 bei 

höheren Temperaturen. An dieser Stelle wird für eine detailliertere Betrachtung des 

thermodynamischen Gleichgewichts der Methanisierung von CO2 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 Beeinträchtigungen durch das thermodynamische Gleichgewicht 

erst bei sehr hohen Umsätzen zu erwarten.  

Die Wahl eines leicht überstöchiometrischen H2/CO2-Verhältnisses am Reaktoreingang 

erlaubt ein erhöhtes Verhältnis von H2/CO2 am Reaktorausgang, das zu einem höheren 

Gleichgewichtsumsatz führt. Zusätzlich verringert der durch die Methanisierung entstehende 

Wasserdampf die Bildung von Koks.  

 

Abbildung 2-3: Thermodynamischer Gleichgewichtsanteil der Kohlenstoffverbindungen CH4, CO und 
CO2 bei 1 und 10 bar; H2/CO2-Verhältnis: 4:1. 

Abbildung 2-4:  Thermodynamischer Gleichgewichtsanteil der Kohlenstoffverbindungen CH4, CO, 
CO2 und C bei 1 und 10 bar; H2/CO2-Verhältnis: 4:1. 
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2.2.2. Katalysatoren für die Methanisierung 

Die Methanisierung von CO2 wird von den nachfolgend genannten Übergangsmetallen kata-

lysiert [62]. Hervorgehoben sind die Metalle, die nach Mills und Steffgen von kommerziellem 

Interesse sind [63].  

¶ Aktivität: Ru > Rh > Ni > Fe > Co > Os > Pt > Ir > Mo > Pd > Ag > Au 

¶ Selektivität: Pd > Pt > Ir > Ni > Rh > Co > Fe > Ru > Mo > Ag > Au 

Daraus ergibt sich, dass Nickel mit einer vergleichsweise hohen Aktivität und Selektivität sowie 

einem niedrigen Preis standardmäßig als Katalysator verwendet wird. Für die Methanisierung 

bei niedrigen Temperaturen wird aufgrund der hohen Aktivität Ruthenium eingesetzt [48]. Als 

Trägermaterialien werden verschiedene Oxide mit hoher innerer Oberfläche verwendet wie 

g-Al2O3, CeO2, SiO2, TiO2, oder Zeolithe. Durch einen Einsatz von Promotoren kann die Akti-

vität sowie die thermische Stabilität verbessert werden. An dieser Stelle sei für weitere Infor-

mationen auf Übersichtsartikel in der Literatur verwiesen [64ï66].  

Eine Deaktivierung bei Nickelkatalysatoren lässt sich auf folgende Gründe zurückführen: 

¶ Vergiftung durch die irreversible Chemisorption von Spezies auf den aktiven Zentren, 

insbesondere H2S [67],  

¶ Verflüchtigung von Nickel durch Bildung von gasförmigem Ni(CO)4 z.B. bei 230 °C in 

einem H2/CO-Gasstrom [68],  

¶ Sinterung der dispergierten Nickelpartikel oder des Trägermaterials und damit einher-

gehend einer Verringerung der aktiven Zentren [69, 70] und  

¶ Fouling durch Verkokung der Nickeloberfläche gemäß der Boudouard-Reaktion [48]. 

Vor dem Einsatz werden Nickelkatalysatoren durch H2 bei 300 bis 600 °C reduziert, wobei die 

Reduktionstemperatur einen Einfluss auf die Aktivität hat [48, 71]. Eine Vorbehandlung durch 

eine sich abwechselnde Reduktion-Oxidation-Reduktion (ROR) führt zu einer höheren Selek-

tivität sowie Langzeitstabilität [72].  

2.2.3. Reaktionsmechanismen auf der Katalysatoroberfläche 

Der Mechanismus der CO2-Methanisierung ist nicht eindeutig geklärt. Ergebnisse, die hierzu 

in der Literatur veröffentlich wurden, legen nahe, dass kein einheitlicher Mechanismus exis-

tiert, sondern der auftretende Mechanismus abhängig vom gewählten Metall sowie seiner Dis-

pergierung und Konzentration, dem Trägermaterial und den Reaktionsbedingungen ist. Expe-

rimentelle mechanistische Studien wurden teilweise bei Raumtemperatur und im Ultrahochva-

kuum durchgeführt, was nur bedingt aussagekräftig für den Mechanismus unter Reaktionsbe-

dingungen ist [65]. Studien mittels DFT-Berechnungen können abhängig von ihren Annahmen 

fehlerbehaftet sein und nehmen häufig ein idealisiertes System an, wodurch sie lediglich Mög-

lichkeiten für eine Reaktionsfolge aufzeigen, jedoch keinen Beleg für einen Mechanismus dar-

stellen.  

Während in der Literatur Einigkeit darüber besteht, dass H2 auf dem Metall adsorbiert, kann 

CO2 auf dem Trägermaterial [73ï75] oder dem Metall [76, 77] adsorbieren, was bedeutet, dass 
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sowohl das Metall als auch der Träger als aktives Zentrum fungieren kann. Für Nickel auf 

Aktivkohle beobachteten Swalus et al. eine sehr gute Adsorption von H2 auf Nickel, jedoch 

eine schwache von CO2 [78]. Dem gegenüber konnten Cárdenaz-Arenas et al. über DRIFTS-

Spektroskopie auf einem Ni/Al2O3-Katalysator keine Reaktionsbeteiligung des Trägermaterials 

feststellen [79]. Hu et al. identifizierten drei Nickelphasen auf g-Al2O3, welche unterschiedliche 

Aktivitäten aufweisen [80]. Die Aktivität des Nickelkatalysators in Abhängigkeit von der Bela-

dung wurde von Rahmani et al. näher untersucht [81]. Bei dem Ni/Al2O3 wurde ein Aktivitäts-

maximum bei einem Nickelanteil von 20 Gew.-% festgestellt, da mit zunehmender Beladung 

die Kristallitgröße ansteigt und die Dispergierung abnimmt. In Abbildung 2-5 sind mögliche 

Reaktionsmechanismen nach [82ï85] zusammengefasst. 

Die Mechanismen unterscheiden, ob sie assoziativ, folglich mit Unterstützung von Wasser-

stoff, oder dissoziativ ablaufen. Der Reaktionspfad des assoziativen Mechanismus der CO2-

Methanisierung erfolgt über die Bildung einer Formiatspezies, anschließender Wasserabspal-

tung zum Formyl sowie einer weiteren Wasserabspaltung zum teilhydrierten C-Körper und an-

schließender Hydrierung. Dieser Weg wird sowohl unter der Annahme eines aktiven Zentrums 

für CO2 auf dem Trägermaterial postuliert [73, 74], als auch für den vollständigen Reaktions-

ablauf auf dem Aktivmetall [85ï87]. Bei dem dissoziativen Mechanismus werden zwei Mög-

lichkeiten diskutiert: 1) Die Dissoziation von CO2 nach Adsorption auf dem aktiven Zentrum 

(Metall) ohne weiteren Reaktionspartner (links) [75, 88, 89] und 2) eine Adsorption von CO2 

auf der Katalysatoroberfläche mit anschließender Hydrierung zu *COOH und einer darauffol-

Abbildung 2-5:  In der Literatur postulierte Reaktionsmechanismen der CO2 und CO-Methanisierung. 
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genden Dissoziation zu *OH und *CO (rechts) [83]. In beiden Fällen wird das adsorbierte Koh-

lenmonoxid *CO nach den vorgeschlagenen Mechanismen für 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 anschließender *OH-Abspaltung sowie der Hydrierung des adsorbierten *CH-Körpers 

zu Methan reagiert. 2) Beim dissoziativen Reaktionspfad wird unter Abspaltung von *O bzw. 

mit Wasserstoffunterstützung zur Abspaltung von *OH [90, 91] eine C-Spezies auf der Kataly-

satoroberfläche gebildet, die anschließend hydriert wird [92]. Als geschwindigkeitsbestimmen-

der Schritt bei der dissoziativen CO2-Methanisierung mit anschließender CO-Methanisierung 

wird die Spaltung der C-O-Bindung angenommen [84, 89].  

Häufig werden bei den Untersuchungen auch Di-Carbonate und Carbonate beobachtet, die 

über den so genannten Formiat-Mechanismus oder als Nebenreaktionen mit adsorbierten *O 

bzw. *OH-Gruppen auf dem Trägermaterial oder dem Metall gebildet werden. Hierbei kann es 

sich um Intermediate des Reaktionspfads oder um ĂBeobachterñ(engl. Spectators) handeln 

[65, 93].  

Für weitergehende Informationen sei an dieser Stelle auf Übersichtsartikel verwiesen [48, 64ï

66, 71, 82, 94]. 

2.3 Kinetische Ansätze 

2.3.1. Adsorption auf der Katalysatoroberfläche 

Im Folgenden wird auf gängige Adsorptionsmodelle zur Beschreibung der monomolekularen 

Beladung einer Oberfläche in Abhängigkeit vom Partialdruck eingegangen.  

Adsorption nach Langmuir 

Langmuir traf bei seinem Ansatz drei Annahmen [95]: 

¶ Die Adsorption führt höchstens zu einer Monolage adsorbierter Moleküle. 

¶ Die Oberfläche ist einheitlich, das heißt, dass alle Bindungsstellen gleichwertig sind. 

¶ Die zwischenmolekularen Wechselwirkungen der adsorbierten Moleküle werden ver-

nachlässigt.  

Mit diesen Annahmen ergibt sich im Gleichgewicht eine Oberflächenbedeckung —, die aus der 

Beladung ὢ und der vollständigen Beladung bei einer monomolekularen Schicht ὢ   bestimmt 

wird. Weiterhin kann selbige auch durch die Langmuir-Isotherme, die vom Partialdruck der 

Komponente A  ὴ und einer temperaturabhängigen Adsorptionskonstanten ὑ ȟ abhängig 

ist, beschrieben werden (siehe Gl. (2.7)) [44, 96].  

 —
ὢ

ὢ

ὑ ȟ ὴ

ρ ὑ ȟ ὴ
   άὭὸ ὑ ȟ ὑ ȟ Ὡ

Ў
  (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 abhängig vom Partialdruck  ὴ sowie den Parametern ὥ und ὲ, wodurch sich 

die Isotherme in einem weiten Partialdruckbereich anpassen lässt (siehe Gl. (2.8)) [44, 96].  

ὢ ὥϽ ὴ    άὭὸ   ὲ ρ (2.8) 

Adsorption nach Dubinin 

Ausgangspunkt für die Gleichung nach Dubinin (siehe Gl. (2.9)) ist die Potentialtheorie von 

Polànyi, nach der das Adsorptionspotential von Temperatur und Dampfdruck abgeleitet wird. 

Astakhov und Dubinin haben hieraus eine Gleichung für Adsorbenzien unter der Annahme 

eines homogenen Porendurchmessers abgeleitet [96, 97]. Für m = 1 gehen die Gleichungen 

in die Form nach Freundlich über.  

ὢ ὴ  Ὡ    άὭὸ   ὃ ὙὝ ÌÎ
ὴ ȟ

ὴ
 (2.9) 

 

2.3.2. Kinetische Ansätze zur Beschreibung der CO2-Methanisierung 

Zur Beschreibung der Umsetzungsrate von CO2 zu Methan werden in der Literatur verschie-

dene formalkinetische Ansätze genannt. Bis heute ist der Mechanismus der Reaktion nicht 

zufriedenstellend geklärt, da abhängig vom Trägermaterial, der Aktivkomponenten und Präpa-

ration des Katalysators unterschiedliche Reaktionsmechanismen nachgewiesen werden konn-

ten (siehe Kap. 2.2.3). Somit ist ein allgemeingültiger Ansatz über die kinetische Beschreibung 

der Elementarreaktionen nicht möglich. Im Folgenden werden ausschließlich Ansätze 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 Potenzansätzen aus der 

Literatur sind in Tabelle 2-1 aufgeführt.  

Komplexere Ansätze, die die Oberflächenbeladungen der Edukte berücksichtigen, lassen sich 

beispielsweise mit einem Langmuir-Hinshelwood-Ansatz darstellen, der die konkurrierende 

Adsorption auf der Katalysatoroberfläche mit einbezieht und sich aus der Langmuir-Adsorpti-

onsisotherme herleitet. Ein Beispiel hierfür ist der Ansatz nach Chiang und Hopper (Gl. (2.16)). 

Tabelle 2-1:  Potenzansätze für die Methanisierung von CO2 auf einem Nickelkatalysator. 

J. Müller, V. Pour, A. Regner  

(1968) [98] 

150 - 220 °C 

1 bar 
  ὶȟ  ὯὝ ὴ  

ȟ
 (2.10) 

R. Maatman, S. Hiemstra  

(1979) [99] 

210 - 315 °C 

1 bar 
  ὶȟ  ὯὝ ὴ  

ȟ ὴȟ (2.11) 

J. H. Chiang, J.R. Hopper 

(1983) [100] 

277 - 343 °C 

6,9 - 17,2 bar 
  ὶȟ  ὯὝ ὴ  

ȟ ὴȟ  (2.12) 

M. Martinez Molina, C. Kern, 
A. Jess (2016) [101] 

200 - 260 °C 

1 bar 
  ὶȟ  ὯὝ ὧ  

ȟὧȟ (2.13) 
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Unter der Annahme von mechanistischen Gegebenheiten, wie der Berücksichtigung eines ge-

schwindigkeitsbestimmenden Schritts, einer dissoziativen Adsorption oder der Berücksichti-

gung einer weiteren an der Reaktion teilnehmenden Spezies lässt sich ein so genannter Lang-

muir-Hinshelwood-Hougen-Watson-Ansatz (LHHW) aufstellen. Einige in der Literatur postu-

lierte Ansätze zeigt Tabelle 2-2.  

 

Dew et al. [102] untersuchten Mitte der 1950er Jahre die CO2-Methanisierung an einem Nickel-

Kieselguhr-Katalysator (60 Gew.-% Ni) bei Drücken bis 30 bar (siehe Gl. (2.14)). Das unver-

dünnte H2/CO2-Verhältnis lag bei 0,2 bis 11. Für das Katalysatorfestbett wurden 3x3 mm Ka-

talysatorpellets ohne Verdünnung eingesetzt. Die Autoren beobachteten eine Katalysatorde-

aktivierung, die sie auf thermisches Sintern zurückführten. An dieser Stelle sei angemerkt, 

dass mögliche Temperaturunterschiede im Festbett sowie Stofftransportlimierungen bei der 

Erstellung des Ansatzes nicht berücksichtigt wurden.  

Van Herwijnen et al. entwickelten eine Kinetik zur Methanisierung von CO und CO2 im Hinblick 

auf den Einsatz zur Gasreinigung (siehe Gl. (2.15)). Hierbei wurde bei einem Gesamtdruck 

von 1 bar der CO2-Partialdruck von 0,002 bis 0,024 bar in einer Wasserstoffatmosphäre vari-

iert. Ein Einfluss der geringen Produktkonzentrationen auf die Reaktionsrate konnte nicht 

nachgewiesen werden, weshalb der Ansatz ausschließlich vom CO2-Partialdruck abhängig ist; 

in Anwesenheit von CO (Anteil > 200 ppm) beobachteten die Autoren eine Hemmung der CO2-

Methanisierung. 

Tabelle 2-2:  Komplexe kinetische Ansätze zur Beschreibung der Methanisierung von CO2 auf 

einem Nickelkatalysator.  

J. N. Dew et al.  

(1955) [102] 

280 - 400 °C 

2 - 30 bar 
ὶȟ  

Ὧὴ ὴ

ρ ὑ ὴ ὑ ὴ
 (2.14) 

T. Van Herwijnen, 
et. al. (1973) 
[103] 

200 - 230 °C 

1 bar 
ὶȟ

 ὯὝ ὴ

ρ ὑ ὴ
 (2.15) 

J. H. Chiang, J.R. 
Hopper 

(1983) [100] 

277 - 343 °C 

7 - 17 bar 
ὶȟ

 ὯὝ ὴ ὴ

ρ ὑ ὴ ὑ ὴ
 (2.16) 

G.D. Weather-
bee, C.H. Barthol-
omew (1982) [89] 

230 - 330 °C 

1,4 - 1,75 bar 

ὶȟ
 ὯὝ ὴ  

ȟὴȟ

ρ ὑὴ  
ȟ ὴȟ ὑ

ὴ  
ȟ

ὴȟ
ὑὴ

 
(2.17) 

J. Xu, G.F. Fro-
ment (1989) [104] 

300 - 400 °C 

3 - 10 bar 

ὶȟ
Ὧ

ὴȟ

ὴ  ὴ  

ὴ  ὴ
Ὧ

ὴȟ

ὈὉὔ
 

ὈὉὔ ρ ὑὴ ὑὴ
ὑὴ

ὴ
ὑὴ  

(2.18) 

F. Koschany et al. 
(2016) [105] 

180 - 340 °C 

1 - 15 bar 
ὶȟ

 ὯὝ ὴ  
ȟὴȟ ρ

ὴ
ὅὌτ
ẗὴ
Ὄςὕ

ς

ὴ
ὅὕς 
ẗὴ
Ὄς
τẗὑὴȟὦὥὶ

ρ ὑ
ὴ
Ὄςὕ

ὴȟ
ὑ ὴȟ ὑὅὕςὴ  

ȟ

 (2.19) 
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Chiang und Hopper untersuchten einen Ni/SiO2-Katalysator (58 Gew.-% Nickel) bei höheren 

Drücken (7 ï 17 bar) sowie Gasanteilen von 20 bis 30 % CO2 und 67 bis 80 % H2. Der Umsatz 

betrug maximal 25 % und der Einfluss von Wasser wurde nicht berücksichtigt. Die Autoren 

postulierten sowohl einen Potenzansatz (Gl. (2.12)) (6,9 % Standardabweichung gegenüber 

den Messdaten) als auch einen Langmuir-Hinshelwood Ansatz (Gl. (2.16)) (4,6 % Standardab-

weichung gegenüber den Messdaten).  

Weatherbee and Bartholomew [89] untersuchten einem Ni/Si2-Katalysator (3 Gew.-% Nickel) 

bei 230 bis 330 °C und einem Gesamtdruck von 1,4 bis 1,75 bar. Der CO2-Anteil wurde von 

0,2 bis 2 %, der H2-Anteil von 2 bis 10 % (Rest N2) variiert. Die Autoren stellten unter der 

Annahme verschiedener Reaktionspfade, geschwindigkeitsbestimmender Schritte und domi-

nierender Intermediate auf der Oberfläche über 30 unterschiedliche Langmuir-Hinshelwood-

Hougen-Watson-Ansätze auf. Die besten Ergebnisse wurden mit einem Ansatz (siehe Gl. 

(2.17)), der den Bindungsbruch der C-O-Bindung als geschwindigkeitsbestimmendem Schritt 

mit anschließender Hydrierung des Kohlenstoffatoms postulierte, erzielt.  

Xu und Froment [104] untersuchten mit einem Katalysator für die Dampfreformierung (15 % 

Ni auf MgAl2O4) neben der CO2-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 H2/CO2 Verhältnis lag bei 0,5 und 1.  

Koschany et al. [105] verwendeten einen Ni/Al2O3-Katalysator in einem Temperaturbereich 

von 180 bis 340 °C und einem Druck von 1 bis 15 bar. Das H2/CO2-Verhältnis 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 Überein-

stimmung ausgewählt (siehe Gl. (2.19)). Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt des Ansat-

zes ist die Formyl-Bildung, bei der der Reaktionspfad über atomaren Kohlenstoff und eine 

anschließende Hydrierung zu CH4 verläuft.  

Die hohe Variation der Ansätze hat ihren Ursprung in den unterschiedlichen Rahmenbedin-

gungen und Zielsetzungen der Experimente. Im Hinblick auf die vorliegende Arbeit, in der ein 

hochkonzentrierter CO2-Gasstrom stöchiometrisch mit H2 in einem Rohrreaktor umgesetzt 

werden soll, sind nur wenige Ansätze zu verwenden. Da ein vollständiger CO2-Umsatz ange-

strebt wird, ist die Berücksichtigung von Wasser notwendig. Diese Bedingungen erfüllt aus-

schließlich der Ansatz von Koschany et al. [105], der neben seiner breiten Datengrundlage 

mechanistische Annahmen beinhaltet, was die Zuverlässigkeit einer Extrapolation erhöht.  

2.3.3. Beschreibung der Adsorptionskinetik mit dem Linear-Driving-

Force-Ansatz 

Der empirische Linear Driving Force-Ansatz (LDF) wurde von Glückauf und Coates entwickelt 

(siehe Gl. (2.20)). Dieser Ansatz ist als Vereinfachung zur Beschreibung der instationären 

Fickschen Diffusion eines Stoffes in einem porösen, sphärischen Partikel hergeleitet worden 

[106, 107]. Hierbei wurde die Diffusion als geschwindigkeitsbestimmender Schritt im Adsorp-

tionsprozess angenommen.  
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ὢ

ὸ
Ὧ ὢ ὢ   (2.20) 

Der für die Adsorption geschwindigkeitsbestimmende kLDF-Faktor wird nach Gl. (2.21) 

berechnet und ist von einem empirisch bestimmten Faktor, dem effektiven 

Diffusionskoeffizienten und dem äquivalenten sphärischen Kugeldurchmesser abhängig [108].  

Ὧ
φπϽὈ

Ὠ
     (2.21) 

Der effektive Diffusionskoeffizient (vgl. Gl. (2.22)) berechnet sich aus der Porosität, der Tortu-

osität, dem Diffusionskoeffizienten des Stoffes i sowie dem Knudsen-Diffusionskoeffizienten 

des Stoffes i (siehe Gl. (2.23)).  

Ὀ
‐

†

ρ

Ὀ

ρ

Ὀ
   (2.22) 

Ὀ
Ὠ

σ
Ͻ
ψϽὙϽὝ

“Ͻὓ
  (2.23) 

Mit der Näherung in Gl. (2.20) lässt sich der Stoffaustausch zwischen dem Adsorbens und 

seiner Umgebung auch unabhängig von den zugrundeliegenden Stofftransportwiderständen 

empirisch beschreiben [109]. Der kLDF-Koeffizient in dieser Arbeit wird ebenfalls als empiri-

scher Faktor für die auftretenden Stofftransportwiderstände verwendet. 

2.4 Modellierung von wandgekühlten 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]. 

ὃὯὯόάόὰὥὸὭέὲί
ὶὥὸὩ Ὥὲ ὑὠ

ὤόὪὰόίίὶὥὸὩ
ὨόὶὧὬ ὑέὲὺὩὯὸὭέὲ

Ὥὲ ὑὠ

ὤόὪὰόίίὶὥὸὩ
ὨόὶὧὬ ὈὭὪὪόίίὭέὲ

Ὥὲ ὑὠ

ὗόὩὰὰὩ Ὥὲ ὑὠ (2.24) 

Diese allgemeine Form kann sowohl auf die Stoff- als auch auf die Energiebilanzierung ange-

wendet werden. Für eine pseudohomogene Beschreibung des Systems gelten die allgemei-

nen Bilanzen nach Gl. (2.25) (Stoffbilanz) und Gl. (2.26) (Energiebilanz).  

‐
ὧ

ὸ
ὨὭὺὧό ὨὭὺὈ ὫὶὥὨ ὧ ‡ὶ  (2.25) 

ὧȟ Ὕ”

ὸ
ὨὭὺ”ὧȟόὝ ὨὭὺ‗ ὫὶὥὨ Ὕ ‡ ὶϽ ɝὌ   (2.26) 

Für den Fall eines heterogenen Systems werden für die Festphase und die fluiden Phasen 

jeweils weitere Massen- und Energiebilanzen erstellt, die über Quellterme miteinander ver-

knüpft werden. Während ein pseudohomogenes System aufgrund seiner Einfachheit häufig 
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herangezogen wird, ist ein heterogenes System dagegen weniger fehlerbehaftet, da unter Re-

aktionsbedingungen der Wärmeübergang vom Katalysator in die fluide Phase und der dazu-

gehörige Temperaturgradient berücksichtigt werden [111].   

Die Massen- und Energiebilanzen müssen für den jeweiligen Anwendungsfall entsprechend 

angepasst und gegebenenfalls mit entsprechenden Annahmen vereinfacht werden, um die 

Rechenzeit zu minimieren [110]. Für das Modell in dieser Arbeit wird dies in Kapitel 4.3 durch-

geführt.  

2.4.2. Eindimensionale und zweidimensionale Betrachtung eines wand-

gekühlten Methanisierungs-Festbettreaktors  

In einem wandgekühlten Rohrreaktor strömt 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 Wärme findet konvektiv 

am Reaktorausgang und über die gekühlte Reaktorwand statt. In den Experimenten, die in 

dieser Arbeit durchgeführt wurden, wurde die erzeugte Wärme zu mehr als 99 % über die 

gekühlte Reaktorwand abgeführt (siehe Ergebnisse in Kapitel 5.5 und 5.6). Beim Wärmeab-

transport über die gekühlte Reaktorwand sind die dominierenden Parameter die (effektive) 

Wärmeleitfähigkeit der Katalysatorschüttung und der Wärmeübergang vom Fluid auf die Re-

aktorwand.  

In einem eindimensionalen Modell wird lediglich eine Änderung in axialer Richtung betrachtet 

und allen Parametern eine radiale Unabhängigkeit unterstellt. Zur Berechnung wird das  -

Modell verwendet, welches die radial ortsunabhängige, effektive Wärmeleitfähigkeit ‗  und 

den Wärmeübergang von Fluid auf die Reaktorwand ȟ beinhaltet. An der Reaktorwand wird 

also ein Temperatursprung angenommen. Hiermit lässt sich in Abhängigkeit der Reaktorgeo-

metrie nach Wasch und Froment der Wärmedurchgangskoeffizient Ὧ bestimmen (siehe Gl. 

(2.27)) [112].   

Ὧ
Ὠ

ψ ‗

ρ

ȟ
  (2.27) 

Da im eindimensionalen Modell mit einer Durchschnittstemperatur gerechnet wird, ist für die-

ses Modell bei der Anwendung für exotherme Reaktionen Vorsicht geboten. Der angenom-

mene Temperatursprung an der Wand hat eine erhöhte Temperatur in Wandnähe und damit 

überschätzte Reaktionsraten zur Folge [113]. Somit existieren unterschiedliche Formeln zur 

Beschreibung des Wärmedurchgangskoeffizienten; als weiteres Beispiel sei hier die Korrela-

tion nach Dixon genannt, die zusätzlich die Biot-Zahl beinhaltet (vgl. Gl. (2.28)) [114].   

Ὧ
Ὠ

φ ‗
Ͻ
ὄὭσ

ὄὭτ

ρ

ȟ
  (2.28) 

Der Vorteil des eindimensionalen  -Modells ist seine einfachere Auflösung und damit der 

geringere Rechenaufwand. Zur exakteren Berechnung des radialen Temperaturfelds wird auf 

das zweidimensionale ɤ ὶ-Modell verwiesen. Die radiale Wärmeleitfähigkeit wird radial ab-

hängig von der Ruhebettwärmeleitfähigkeit sowie der Strömungsverteilung 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].  

ɤ ὶ ‗ ὶ ὑὖὩ
όȟ
ό
ὪὙ ὶ ‗  (2.29) 

ὪὙ ὶ

ừ
Ử
Ừ

Ử
ứὙ ὶ

ὑὨ
Ὢİὶ π Ὑ ὶ ὑὨ

ρ              Ὢİὶ ὑὨ Ὑ ὶ Ὑ

  (2.30) 

ὑ
ρ

φȟςυ
           ὑ πȟτπ πȟφÅØÐὙὩȾςσπ          ὲ ς    (2.31) 

Hierbei sind die Parameter K1, K2 und n abhängig von der Partikelgeometrie; in Gl. (2.31) 

werden diese für Zylinder mit ungefähr gleicher Länge und Durchmesser angegeben [116]. 

Diese Werte wirken sich nur auf den strömungsabhängigen Anteil der Wärmeleitfähigkeit aus. 

Die Steigung dieses Anteils wird mit dem Steigungsparameter K1 bestimmt. Der Verlauf des 

strömungsabhängigen Anteils in Wandnähe sowie die radiale Ausdehnung dieses Übergangs-

bereichs wird durch den Dämpfungsparamter K2 und n festgelegt [113, 115].  

Der Einfluss der Porosität und damit der Ungleichverteilung von Fest- und Fluidphase sowie 

seine Auswirkung auf die Wärmeleitfähigkeit wird über den strömungsunabhängigen Anteil 

‗  berechnet (siehe Kap. 2.4.3). Die höhere Porosität in Wandnähe führt dort zu einer gerin-

geren Wärmeleitung [117]. Gleichzeitig wird die Wärmefreisetzung im Wandbereich durch die 

verringerte lokale Katalysatordichte herabgesetzt. Die Beschreibung der radialen Wärmeleit-

fähigkeit über das ɤ ὶ-Modell ist insbesondere bei der verknüpften Berechnung von Wärme- 

und Stofftransport ï wie sie in dieser Arbeit durchgeführt wurde - das exaktere Modell, was 

auch Schlereth und Hinrichsen für die Methanisierung gezeigt haben [118]. Für eine detaillier-

tere Beschreibung radialer Temperaturprofile und den Einfluss verschiedener Parameter auf 

die Methanisierung wird auf ein stationäres, zweidimensionales heterogenes Modell in der Li-

teratur verwiesen [119]. Trotz vieler Vorteile ist das zweidimensionale Modell mit einem höhe-

ren Rechenaufwand verbunden, weshalb in dieser Arbeit auf ein eindimensionales, radial un-

abhängiges Reaktormodell zurückgegriffen wurde.  

2.4.3. Berechnung der Ruhebettwärmeleitfähigkeit 

Die Wärmeleitfähigkeit einer nicht durchströmten Schüttung wird von der Wärmeleitfähigkeit 

der Partikel ‗, der Wärmeleitfähigkeit des hohlraumfüllenden Fluids ‗ und der Schüttungs-

porosität  bestimmt, die als primäre Einflussparameter bezeichnet werden [113]. Zur Ermitt-

lung der Ruhebettwärmeleitfähig ‗  gibt es in der Literatur eine Reihe von Ansätzen, die in 

folgenden Übersichtsartikeln näher ausgeführt werden [120, 121].  

Die Berechnung der Ruhebettwärmeleitfähigkeit ‗  wird anhand des Modells von Zeh-

ner/Bauer/Schlünder erläutert, das von Tsotsas und Martin für den praktischen Gebrauch emp-

fohlen wird [121, 122]. Hierbei besteht die zylindrische Einheitszelle aus zwei gegenüberlie-

genden Partikelhälften und dem umgebenden Fluid. Das Modell basiert auf der Annahme von 
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parallelen Wärmestromlinien, die durch Verformung der kugelförmigen Partikel korrigiert wer-

den. Die Ruhebettwärmeleitfähigkeit ‗  wird nach Gl. (2.32) berechnet. Die Porosität be-

stimmt den Anteil der Wärmeleitfähigkeit des Fluids und des Partikels.  

‗

‗
ρ ρ  ρ ϽὯ  (2.32) 

Die Wärmeleitfähigkeit des Partikels (vgl. Gl. (2.33) und (2.34)) ist von dem Verformungspara-

meter ὄ dem Formparameter ὅ sowie der Wärmeleitfähigkeit des Partikelmaterials ‗ und 

des Fluids ‗ abhängig. Die Herleitungen zu (2.32) bis (2.34) finden sich in [123]. 

Ὧ
ς

ὔ

ὄ

ὔ
 
Ὧ ρ

Ὧ
ÌÎ
Ὧ

ὄ

ὄ ρ

ς

ὄ ρ

ὔ
  (2.33) 

ὔ ρ
ὄ

Ὧ
         Ὧ

‗

‗
         ὄ ὅ

ρ 



Ⱦ

  (2.34) 

Für Zylinder besitzt der Formparameter ὅ einen Wert von 2,5 und für Kugeln von 1,25 sowie 

für gebrochenes Gut einen Wert von 1,4. Der Einfluss unterschiedlicher Partikelgrößen beein-

flusst die Ruhebettwärmeleitfähigkeit durch lokale Änderungen der Porosität, hat jedoch ab-

gesehen davon keinen signifikanten Effekt. Die Schüttung kann daher als monodispers ange-

nommen werden [124]. Wie aus Gl. (2.32) ersichtlich besitzt ‗  eine starke Abhängigkeit von 

der Porosität und damit von der Ungleichverteilung der Katalysatorpartikel [125]. Die Porosität 

schwankt wiederum abhängig von der Partikelgeometrie, des Partikelmaterials und der Füll-

methode [126].  

Die Berechnungen durch das Zehner/Bauer/Schlünder-Modell können mit weiteren sogenann-

ten sekundären Parametern noch verfeinert werden. Hierzu zählen unter anderem die Wär-

mestrahlung, die Druckabhängigkeit und eine Abflachung der Partikel, die eine höhere Kon-

taktfläche zwischen den Partikeln ermöglicht. Hierfür wird auf die weiterführende Literatur ver-

wiesen [113, 121, 123].  

2.5 Instationäre Untersuchungen zur CO2 und CO Methanisierung 

2.5.1. Kinetische Untersuchungen 

Klusacek und Stuchly untersuchten die instationäre CO-Methanisierung an einem Ni/SiO2-Ka-

talysator [127]. Hierbei änderten sie stufenartig die Gaszusammensetzung bei 458 K von einer 

reinen H2-Atmosphäre hin zu einem CO/H2 Gemisch (11 % CO). Ihre Ergebnisse können fol-

gendermaßen zusammengefasst werden: Die Wasserbildung durchläuft ein Maximum und 

sinkt anschließend auf einen stationären Wert ab. Dagegen steigt die Methanbildung langsam 

auf einen stationären Wert. Beim Zurückschalten von CO/H2 auf H2 schwingt die Methanbil-

dungsrate um den Faktor 5 über, sinkt aber anschließend ab.  

Die Autoren begründen das Überschwingen der Wasserbildung mit einer schnellen CO-Spal-

tung und der Abreaktion des Sauerstoffs zu Wasser. Die folgende Hydrierung ist durch man-

gelnde Verfügbarkeit und eine geringe Speicherkapazität von Wasserstoff auf dem Katalysator 

verzögert, wodurch die Methanbildungsrate nur langsam auf ihren stationären Wert ansteigt. 
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Das Methanmaximum beim Wechsel auf reinen Wasserstoff erklären sie mit der stark konkur-

rierenden Adsorption von CO und H2, welche die Verfügbarkeit von H2 während der Anwesen-

heit von CO beschränkt. Die nicht vollständigen C*-Körper auf der Katalysatoroberfläche wer-

den durch die Abwesenheit von CO und den Überschuss an Wasserstoff hydriert, wodurch 

Methan gebildet wird, obwohl kein CO zugegen ist.  

Wang et al. untersuchten auf einem Pd/Al2O3-Katalysator bei 513 K mit DRIFTS- und Massen-

spektroskopie die CO2-Methanisierung [71]. Hierbei wurde der Katalysator mit Wasserstoff 

kurz vorbeladen und anschließend ein CO2-Strom (2 Vol.-% in He) eingestellt. Im nächsten 

Schritt wurde stufenartig auf reines Helium umgeschaltet und nach 25 Minuten auf einen H2-

Strom (8 Vol.-% in He) gewechselt. Der Wasserstoff auf dem Katalysator reagiert im ersten 

Schritt mit CO2 zu adsorbierten Formiat-Spezies auf der Katalysatoroberfläche und adsorbier-

tem CO. Durch die geringe Menge an Wasserstoff auf dem Katalysator kann keine Methanbil-

dung stattfinden. Das Formiat und CO verbleibt auch während des Spülvorgangs mit Helium 

auf der Katalysatoroberfläche und reagiert erst nach dem Zuschalten von H2 zu Methan ab. 

Dieses Experiment wurde ohne H2-Vorbeladung wiederholt, wodurch weder Formiat noch ad-

sorbiertes CO auf der Oberfläche gebildet wurden, weshalb beim Zuschalten von Wasserstoff 

im letzten Schritt keine Methanbildung zu beobachten war. In weiteren Untersuchungen wur-

den unter He-Verdünnung ein H2- bzw. CO2-Strom im Reaktor eingestellt und stufenartig der 

jeweilige Reaktionspartner stöchiometrisch hinzugeschaltet. Durch Zuschalten von CO2 zum 

H2/He-Gasstrom durchläuft die Methanbildung ein Maximum und stellt sich anschließend auf 

einen stationären Wert ein. Die Autoren führen hierfür als Begründung an, dass im stationären 

Zustand CO2-Intermediate auf der Oberfläche vorhanden sind, welche die stationäre Reakti-

onsrate absenken. Da die Intermediate beim Zuschalten von CO2 noch nicht vorhanden sind, 

ist die Reaktionsrate dementsprechend für eine kurze Zeitspanne höher. Wird die Zufuhr von 

CO2 gestoppt, durchläuft die Methanbildung ebenfalls ein Maximum. Eine geringe Methanbil-

dung findet in der darauffolgenden Sequenz trotz des Fehlens von CO2 statt, da auf dem Ka-

talysator adsorbiertes CO und Formiat zu Methan umgesetzt wird. Zuschalten und Abschalten 

der H2-Zufuhr zu einem CO2/He-Gasstrom bewirkt kein Überschwingen der Methanbildung 

und eine sofortige Einstellung des stationären Zustands.  

Der von Wang et al. beobachtete instationäre Verlauf der Methanbildungsrate unter Zu und 

Abschalten des anderen Reaktanten wurde ebenfalls von Vesselli et al. beschrieben [128]. Auf 

einem ungeträgerten Nickelkatalysator fügten sie bei 360 °C einem mit Argon verdünnten H2-

bzw. CO2-Strom den jeweils anderen Reaktanten hinzu und entfernten den Reaktanten wieder 

aus dem Gemisch. Beim Versuchsablauf H2/Ar -> H2/Ar/CO2 -> H2/Ar konnte ein Überschwin-

gen der Methanbildung und des CO2-Umsatzes beim Zu- und Abschalten von CO2 beobachtet 

werden. Die Autoren begründen dies mit einem kurzzeitig dominierenden zweiten schnelleren 

Reaktionsmechanismus, dem so genannten Ăhydrogen-assisted pathwayñ [83]. Wird der Zu-

fluss von CO2 abgestellt, nimmt selbiges nicht mehr an der konkurrierenden Adsorption Teil, 

was eine hohe Wasserstoffbeladung des Aktivmetalls und damit eine schnelle Abreaktion der 

C*-Körper auf der Katalysatoroberfläche zu Methan zur Folge hat. Die Beobachtungen, die 
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beim Versuch CO2/Ar -> CO2/Ar/H2 -> CO2/Ar gemacht wurden, folgen ebenfalls den Ergeb-

nissen von Wang et al. [71], d.h. zu einem langsamen Anstieg zur stationären Reaktionsrate 

und anschließendem Absinken der Reaktionsrate.  

Mutz et al. untersuchten den Reduktionsgrad von Nickel (23 Gew.-% Ni/CaO2-Al2O3) für das 

Szenario eines plötzlichen Ausfall des Wasserstoffstroms im Reaktionsgasstrom (15 % 

H2/3,75 % CO2 in He) bei 400 °C [129]. Hierbei wird eine Teiloxidation des Nickels in Abwe-

senheit von Wasserstoff festgestellt. Nach der Rückkehr zu den ursprünglichen Reaktionsbe-

dingungen erhöht 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 CO2-Gasstrom hervorgerufen wurde.  

Kreitz et al. haben hingegen einen Aktivitätsverlust bei Abwesenheit von H2 nicht feststellen 

können [130]. In ihren Untersuchungen auf einem Ni/Al2O3-Katalysator wechselten sie sprung-

artig zwischen H2/Ar und CO2/He-Strömen ab. Abhängig von der Zyklusdauer und variierenden 

Zeiten für die jeweiligen Ströme untersuchten sie die Antwort des Katalysators. Hierbei zeigt 

sich eine weitaus höhere Speicherkapazität des Katalysators für CO2 im Vergleich zu H2. Die 

Methanisierung findet daher größtenteils während des H2/Ar-Zyklus mit den adsorbierten C*-

Körpern statt. Die Methanbildungsrate erreicht hierbei ein kurzzeitiges Maximum nach dem 

Wechsel zum H2/Ar-Gemisch. Dieses Maximum sinkt kurz darauf wieder ab, was mit der Ab-

reaktion der C*-Körper auf der Katalysatoroberfläche erklärt wird. Durch eine stark periodische 

Betriebsweise kann keine Erhöhung der mittleren Reaktionsrate gegenüber der stationären 

Reaktionsrate erreicht werden.  

2.5.2. Instationär modellierte Reaktoren 

Die dynamische Betriebsweise eines durchströmten Festbettreaktors kann verschiedene in-

stationäre Effekte hervorrufen. Hierzu zählen unter anderem eine Mehrzahl möglicher statio-

närer Zustände (multiple steady-states), wandernde Hotspots durch geänderte Strömungsge-

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 erhöhten Reaktivgaskonzentrationen im nachfolgenden Reaktorbereich 

führt. Während sich die Niedrigtemperaturzone aufgrund der thermischen Trägheit des Kata-

lysatorbettes nur langsam durch den Reaktor fortsetzt, erreichen die erhöhten Reaktivgaskon-

zentrationen schnell den nachfolgenden Bereich, was zu einem instabilen Betrieb führen kann. 

Detailliertere Ausführungen und weitere mögliche instationäre Effekte sind von Yakhnin und 

Menzinger zusammengefasst worden [131]. 

Fache et al. untersuchten die instationäre Betriebsweise eines wandgekühlten Festbettreak-

tors im Hinblick auf eine Änderung der Strömungsgeschwindigkeit und das Anfahrverhalten 

[132]. Für eine höhere Reaktorstabilität der exothermen Methanisierung wurde der Katalysator 

mit SiC verdünnt. Es wurde die Kinetik nach Xu und Froment (siehe Gl. (2.18)) herangezogen 

[104]. Die Autoren legen dar, dass aufgrund der Restriktionen für eine sichere instationäre 

Betriebsweise die Reaktorperformance im Vergleich zu einer stationären Reaktorauslegung 
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negativ beeinflusst wird. Bei den Untersuchungen zur Katalysatorverdünnung stellen die Au-

toren fest, dass ein Verdünnungsprofil, das auf hohe Last ausgelegt ist und einen Gradienten 

besitzt, sich für den Anfahrprozess als unvorteilhaft gegenüber einer Katalysatorverdünnung 

ohne Gradienten erweist. In einer späteren Veröffentlichung untersuchten Fache et al. den 

Einfluss einer Volumenstromerhöhung auf den CO2-Umsatz [133]. In ihren Simulationen zei-

gen sie, dass der kurzzeitige Umsatzeinbruch bei Erhöhung der Strömungsgeschwindigkeit 

durch eine induktiv heizbare Katalysatorverdünnung mit einer angepassten Heizkurve stark 

verringert werden kann.  

Try et al. entwickelten ein multidimensionales heterogenes Modell für einen Festbettreaktor für 

die CO2-Methanisierung unter Verwendung des kinetischen Modell nach Xu und Froment [15, 

104]. Die Simulationen zeigen ein Unter- bzw. Überschwingen der Maximaltemperatur bei Än-

derungen der Strömungsgeschwindigkeit sowie ein Wrong-Way-Behaviour bei Absenkung der 

Gaseingangstemperatur. Wandernde Hotspots wurden bei einem Wechsel von gezündeten zu 

nichtgezündetem Zustand beobachtet.  

Bremer et al. modellierten mit den kinetischen Ansätzen von Xu und Froment sowie von Ko-

schany (Gl. (2.19)) einen wandgekühlten Festbettreaktor (r = 0,01 m) mit dem Ziel über dyna-

mische Betriebsführung einen instabilen Reaktorbetriebspunkt oberhalb des Zündpunkts je-

doch unterhalb eines gezündeten Reaktorzustands zu stabilisieren um damit eine höhere Aus-

beute zu erzielen [53, 104, 105, 134]. Durch die Wärmekapazität des Festbettes findet eine 

Temperaturänderung im Festbett verzögert statt, was im Modell über den Akkumulationsterm 

berücksichtigt wird. Die Kühlmitteltemperatur wird adaptiv geregelt, sodass diese abhängig 

vom Umsatz sinkt oder steigt. Sofern die Regelzeit der Reaktorkühltemperatur geringer ist als 

die verzögerte Wärmeakkumulation, ist eine Stabilisierung der Reaktionszone an einem insta-

bilen Betriebspunkt durchführbar. Die Autoren zeigen, dass durch diese Methode eine höhere 

Hotspottemperatur ohne Reaktorzündung und Katalysatordeaktivierung möglich ist. Auf das 

Startverhaltens  des Reaktors gehen die Autoren in einer weiteren Veröffentlichung ein [134].  

Fischer et al. vergleichen das dynamische Verhalten eines wandgekühlten 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 Auflösung. Die Kinetik von Koschany et al. wird verwendet 

[105, 135]. Hierbei stellten die Autoren fest, dass sich bei den pseudohomogenen Modellen 

ein stationärer Zustand schneller einstellt als bei heterogenen Modellen. Die Verzögerung hat 

ihren Ursprung bei der Einstellung des Gleichgewichts des intrapartikulären Stoff- und Wär-

metransport. Weiterhin zeigen sie, dass der Temperaturgradient zwischen der äußeren 

Schicht des Katalysatorpellets und der Gasphase vernachlässigbar ist. Jedoch liegt der Tem-

peraturgradient hin zum Zentrum des Katalysatorpartikels bei ca. 10 K. Eine Reaktorzündung 

wird von 2D-Modellen bei niedrigerer Kühltemperatur vorausgesagt. In der Reaktormitte des 

zweidimensionalen Modells herrscht modellbedingt eine höhere Maximaltemperatur was eine 

höhere Reaktionsrate nach sich zieht und ein Durchgehen des Reaktors begünstigt. In einer 

weiteren Veröffentlichung 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 führt. Sie legen dar, dass mit einer stationären konservativen Reaktorauslegung für den 

instationären Fall Potentiale ungenutzt bleiben. Eine adaptive Kühltemperaturregelung, ange-

passt an die jeweilige Last, ermöglicht höhere Raum-Zeit-Ausbeuten im dynamischen Betrieb.  

Theurich et al. simulierten sowohl adiabate Reaktoren mit Rückführung als auch wandgekühlte 

Festbettreaktoren [137ï140]. Hier wurde ebenfalls die Kinetik nach Koschany et al. herange-

zogen [105]. Bei adiabaten Reaktoren mit Gasrückführung bewirkt eine instationäre Betriebs-

weisen eine dynamische Rückkopplung. Die Regelung der Gasrückführung muss anhand der 

instationären Betriebsweise angepasst werden. Wandgekühlte Reaktoren besitzen eine kür-

zere Anfahrzeit, jedoch benötigen sie für den instationären Betrieb eine schnelle Prozesskon-

trolle. Bei Laständerung werden kurzzeitige Umsatzeinbrüche bei ansteigendem Volumen-

strom bzw. ein Umsatzüberschwingen bei absinkendem Volumenstrom experimentell beo-

bachtet. Für ihre instationären Modelle verwenden die Autoren ausschließlich stationäre kine-

tische Ansätze und gehen davon aus, dass diese sich ohne Verzögerung an die neuen Bedin-

gungen anpassen. Jedoch zeigen die Autoren (siehe Kapitel 2.5.1), dass instationäre Vor-

gänge Einflüsse auf die Kinetik besitzen. Es ist daher notwendig die Kinetik für instationäre 

Rahmenbedingungen zu validieren.  
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3 Umfang der Arbeit 

Die vorliegende Arbeit beschäftigt sich mit der Untersuchung instationärer kinetischer Effekte 

sowie deren Einfluss auf das dynamische Verhalten eines wandgekühlten Rohrreaktors. Zu-

dem wird ein dynamischer Reaktor zur Methanisierung von CO2 modelliert und experimentell 

validiert. Die im Rohrreaktor experimentell beobachteten instationären Effekte, die das pseu-

dohomogene eindimensionale Modell nicht erklären kann, sollten identifiziert werden. Weiter-

hin sollte eine Modellerweiterung vorgestellt werden, die instationäre kinetische Effekte stärker 

berücksichtigt.  

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

reiche gliedern:  

I. Erstellung einer stationären Kinetik 

Die intrinsische Reaktionskinetik der CO2-Methanisierung bei stationären Bedingungen 

sollte mit auf einem kommerziellen Nickelkatalysator unter differentiellen Bedingungen 

ermittelt werden. Im Temperaturbereich von 170 bis 230 °C sollen die Anteile von CO2 

(4 - 20 %) und H2 (5 - 80 %) unter Umgebungsdruck und mit Hilfe von Stickstoff als 

Verdünnungsgas variiert werden. Die Versuche sollten bei niedrigen Umsätzen (< 

10 %) und isothermen Bedingungen (ȹT < 1 K) in einem ölgekühlten Festbettreaktor 

mit einer verdünnten Katalysatorschüttung durchgeführt werden. Eine Produktinhibie-

rung durch Wasser und/oder Methan sollte ebenfalls untersucht und im formalkineti-

schen Ansatz berücksichtigt werden. Hierfür wurde ein Langmuir-Hinshelwood-Hou-

gen-Watson-Ansatz (LHHW) herangezogen.  
 

II. Untersuchung von instationären Einflüssen auf den ermittelten kinetischen Ansatz 

Im zweiten Teilbereich sollte das Verhalten des Katalysators bei Lastwechselexperi-

menten, also dem stufenartigen Erhöhen oder Absenken eines Edukts bzw. Produkts, 

untersucht werden. Ziel war es, festzustellen, wie lange der Katalysator benötigt, um 

sich auf die neuen Bedingungen einzustellen. Daraus lässt sich ermitteln, in welchem 

Rahmen die stationäre Kinetik für instationäre Betriebsweisen Gültigkeit besitzt. Hier-

bei sollte jeder Stoff, der zur Berechnung des LHHW-Ansatzes nötig ist, untersucht 

werden. Weiterhin sollte im Hinblick auf den späteren Anwendungszweck ein Last-

wechselverhalten der Edukte bei gleichbleibender Stöchiometrie sowie ein Reaktions-

start unter Wasserbeladung des Katalysators durchgeführt werden.  
 

III. Bestimmung der Wasseradsorptionsisotherme unter Reaktionsbedingungen 

Für den Einsatz im instationären Reaktormodell (siehe Teilbereich V) wurde eine Ad-

sorptionsisotherme von Wasser unter Reaktivbedingungen (48 % H2, 11,5 % CO2) in 

einer thermogravimetrischen Analyse (TGA) ermittelt. Hierfür sollte zunächst eine 

Messmethode mit den getroffenen Annahmen vorgestellt werden; anschließend sollten 

auch Messungen im Temperaturbereich von 150 bis 220 °C bei einem Wasseranteil im 

Gasstrom von 5 bis 14 % durchgeführt werden. Die Adsorptions- und Desorptionskur-

ven der TGA-Messungen sollten mit einem Ὧ -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-

stationäre Messung aus II. modelliert werden.  
 

IV. Modellierung eines wandgekühlten Festbettreaktors 

Unter Verwendung der stationären Kinetik aus Teilbereich I und Korrelationen aus der 

Literatur sollte ein stationäres eindimensionales Modell des polytropen Reaktors er-

stellt und mit Experimenten validiert werden. Ziel war es, diese Ergebnisse auf einen 

technischen Reaktor zu übertragen. Daher sollte der Katalysator nicht verdünnt werden 

und die Reaktordimensionen sollten technischen Dimensionen gerecht werden (Reak-

tordurchmesser: 2 cm, Festbettlänge: 0,9 m). Als Gaszusammensetzung werden zwei 

Modellgemische verwendet: Die Methanisierung von Biogas, welches aus CO2 und 

CH4 besteht, und die Methanisierung von reinem CO2 unter stöchiometrischer Zugabe 

von Wasserstoff. Mithilfe von Anpassungsparametern im Modell wurden Abweichun-

gen von den Messungen korrigiert.  
 

V. Instationäre Untersuchungen am wandgekühlten Rohrreaktor 

In diesem Unterkapitel wurden die durchgeführten Lastwechselexperimente am ge-

kühlten Rohrreaktor beschrieben und anschließend mit dem im Bereich IV entwickelten 

und korrigierten Modell dargestellt. Hierbei sollten die auftretenden instationäre Effekte, 

die durch das Modell nicht abgebildet werden, näher untersucht und bewertet werden. 

An dieser Stelle sollte zusätzlich zu dem pseudohomogenen eindimensionalen Modell 

ein weiteres Modell eingeführt werden, das die Wasseradsorption auf dem Katalysator 

berücksichtigt.  
 

VI. Einfluss der Wasseradsorption auf das instationäre Zündverhalten  

Die Modelle mit und ohne Berücksichtigung der Wasseradsorption wurden hinsichtlich 

der Vorhersage des Zündpunktes im instationären Betrieb miteinander verglichen. Das 

Zündverhalten des Reaktors im stationären Betrieb sollte mit Korrelationen aus der 

Literatur betrachtet werden.  
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4 Experimentelle Methoden und Modellierung 

In diesem Kapitel werden zunächst die verwendeten Versuchsanlagen und die experimentelle 

Herangehensweise erläutert. Anschließend wird die Bestimmung der Messgrößen, die zur Er-

mittlung der Reaktionskinetik und der Temperaturprofile nötig sind, behandelt. Abschließend 

wird auf die Methoden zur Modellierung und die verwendeten Formeln für die Berechnung der 

Stoff- und Wärmeübergangsparameter eingegangen. 

4.1 Anlagenaufbau und Versuchsdurchführung 

4.1.1. Versuchsanlage für die experimentelle Ermittlung des formalkine-

tischen Ansatzes 

Der Aufbau der Versuchsanlage ist als Fließbild in Abbildung 4-1 dargestellt. Die Einsatzgase 

werden Gasflaschen entnommen und anschließend über Druckminderer und Massendurch-

flussregler (MFCs) (Brooks 5850E) der Anlage zugeführt. Über ein Dreiwegeventil (3W1) kann 

der Gasstrom durch einen öltemperierten H2O-Sättiger geleitet werden. Alternativ kann trocke-

nes Einsatzgas über 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, thermoöltemperierten 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 Führungsrohr (Außendurchmes-

ser = 2 mm) gemessen. Die Temperatur der beheizten Zuleitungen liegt mindestens 20 K 

oberhalb der Sättigertemperatur, um die Kondensation von Wasserdampf zu verhindern. Das 

Katalysatorfestbett besteht aus 1,50 g nicht reduziertem Katalysator (NiSat 310 RS) und 

7,51 g SiO2-Sand zur Verdünnung mit einer Schüttungshöhe von 48 mm. Wasser wird aus 

dem Produktgas über eine Kühlfallenkaskade, die aus einer Kühlfalle bei Raumtemperatur, 

einer Eiskühlfalle (T = 0 °C) und einer Trockeneis-Isopropanol-Kühlfalle (T = -78 °C) besteht, 

auskondensiert. Ein Teilstrom von 30 l h-1 (STP ï 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 CH4 erfolgt mit einem nichtdispersiven Infrarotsensor 

(NDIR) und der von H2 mit einem Wärmeleitfähigkeitsdetektor (WLD). 

Abkürzung Anlagenelement Abkürzung Anlagenelement 

3W Dreiwege-Ventil MFC Massendurchflussregler 

AH Absperrhahn MKP Membrankolbenpumpe 

DM Druckminderer PV Pneumatik-Ventil 

FBR Festbettreaktor RM Rotameter 

FI manueller Durchflussmesser TI/TIR Thermoelement 

 Tabelle 4-1: Nomenklatur für R&I Fließbilder 
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Mit Seifenblasenströmungsrohren (50 ml und 500 ml) wird der trockene Volumenstrom am Re-

aktorausgang bestimmt. Die MFCs und der Ölthermostat des Reaktors werden über 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 % H2 in N2 für 2 h bei 290 °C und einem Gesamt-

volumenstrom von 100 l h-1 (STP) reduziert. Die Messungen zur Bestimmung der Reaktions-

kinetik wurden bei Umgebungsdruck (= Anlagendruck) von ca. 1 bar und einem Gesamtvolu-

menstrom von 50 l h-1 (STP) durchgeführt. Vor jedem Messzyklus wurden über den Bypass 

die Gaszusammensetzung und der Volumenstrom überprüft. Anschließend wurde eine Tem-

peraturvariation von 170 °C bis 230 °C durchgeführt. Jede ausgewählte Temperatur wurde 

45 min konstant gehalten, so dass sich stationäre Reaktionsbedingungen einstellen konnten; 

die stationären Messpunktepunkte wurden dann für die Auswertung verwendet. Der Wasser-

partialdruck ὴ in Abhängigkeit der Sättigertemperatur wurde nach der Wagner-Gleichung 

(siehe. Gl. (4.1)) und den Koeffizienten im Anhang (Kap. 9.2 ïTabelle 9-1) berechnet [141]. 
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Abbildung 4-1:  R&I Fließbild der Anlage zur Messung der stationären Kinetik;  
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4.1.2. Versuchsanlage für instationäre und isotherme Messungen 

Die Versuchsanlage für instationäre und isotherme Messungen (Abbildung (4.3) ist analog zur 

Versuchsanlage, die in Kapitel 4.1.1 beschrieben wird, aufgebaut, jedoch wurden folgende 

Änderungen am Versuchsaufbau vorgenommen: 1) In der Gaszuleitung wurde Methan durch 

Helium, das als Standard für die Berechnung des Volumenstroms dient, ersetzt. 2) Am Reak-

torausgang wurde über beheizbare Rohrleitungen ein Massenspektrometer (Pfeiffer Vacuum 

Omnistar GSD 320) angeschlossen (Messbereich: m/z 1 ï 300). 3) Das Katalysatorfestbett 

bestand aus 1,80 g nicht reduziertem Katalysator (NiSat 310 RS) und 7,5 g g-Al2O3 zur Ver-

dünnung (Sasol Germany GmbH) mit einer Schüttungshöhe von 70 mm. 4) Die Änderung 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-Verhält-

nisse verwendet: H2 (2), He (4), CH4 (15), H2O (18), N2 (28), CO2 (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 l h-1 (STP) durchge-

führt. Vor jedem Messzyklus wurden über den Bypass die Gaszusammensetzungen und die 

Volumenströme der jeweiligen Messschritte überprüft. Mit der Gaszusammensetzung des ers-

ten Messschritts wurde der Reaktor auf 220 °C hochgeheizt und die Temperatur für 1,5 h kon-

stant gehalten. Nachfolgend wurden in 20-Minuten-Intervallen die Reaktionsbedingungen stu-

fenartig (< 6 s) verändert. Hierbei wurde nur ein Parameter verändert und das Antwortsignal 

des Reaktors mittels Massenspektrometrie untersucht. Der Volumenstrom von Helium wurde 

über die Versuchsdauer konstant bei 1 l h-1 (STP) gehalten um kurzzeitige Volumenstromän-

derungen durch Ad-/Desorptionsvorgänge auf der Katalysatoroberfläche zu identifizieren. Die 

stark verzögerten Messwerte der Gasanalyse dienten nur zur Kontrolle.  

Abbildung 4-2:  R&I Fließbild der Anlage zur Messung der instationärer, kinetischer Effekte 
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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.  

Die Einsatzgase wurden aus Gasflaschen entnommen und anschließend über Druckminderer 

der Anlage (Abbildung 4-3) zugeführt. Über ein Dreiwegeventil (3W1) konnte nun entweder H2 

(Reduktion) oder eine Reaktivgasmischung (15 % CO2, 63 % H2, 22 % N2) der TGA-Apparatur 

zugeleitet werden. Die Zuführung der Gase erfolgte direkt oder über einen H2O-Sättiger. Die 

Volumenströme (Gesamtvolumenstrom 30 l h-1) wurden über Rotameter (RM1-4) eingestellt. 

Für die Messungen wurden 10 bis 15 mg Katalysator (NiSat 310 RS - nicht reduziert) einge-

setzt. Zu Beginn jedes Messzyklus wurde der Katalysator für 3 h mit 10 % H2 in N2 bei 30 l h-1 

(STP) reduziert. Die Ofentemperatur wird auf 350 °C eingestellt, wodurch sich im Reaktor eine 

Probentemperatur (= Reduktionstemperatur) von 310 °C ergab (aufgrund nicht vorgeheizter 

Gase). Anschließend wurde der Ofen bei einem N2-Strom von 30 l h-1 auf Messtemperatur 

abgekühlt und 30 min isotherm gehalten. Danach wurde der N2-Strom durch eine verdünnte 

Reaktivgasmischung (10,5 % CO2, 48 % H2, 40,5 % N2) ersetzt und weitere 20 min isotherm 

gefahren. Im darauffolgenden Adsorptionsschritt wurde ein Teil des Stickstoffs durch Wasser-

dampf (5 %, 9,4 % und 13,6 %) für eine Dauer von 30 min ersetzt. Danach wurde der Wasser-

dampf im Reaktivgasstrom vollständig durch Stickstoff substituiert und die Desorption von 

Wasserdampf über einen Zeitraum von 30 min gemessen. Zur Regeneration des Katalysators 

wurden die oben angegebenen Reduktionsbedingungen wieder für 1 h eingestellt. Alle Tem-

peraturwechsel wurden mit einer Temperaturrampe von 10 K/min durchgeführt.  

Abbildung 4-3:  R&I Fließbild zur Messung der Adsorptionsisotherme von Wasser unter Reaktionsbe-
dingungen 
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4.1.4. Versuchsanlage für stationäre und instationäre Messungen am 

wandgekühlten Rohrreaktor 

Die Anlage zur Messung stationärer und instationärer Temperaturprofile im wandgekühlten 

Einzelrohrreaktor ist in Abbildung 4-4 dargestellt. Die Einsatzgase wurden Gasflaschen ent-

nommen und anschließend über Druckminderer und MFCs (Brooks 5850E) in die Anlage ein-

geleitet. Über die Pneumatikventile (PV 1-3) konnte der Gasstrom über den Sättiger in den 

Reaktor, direkt in den Reaktor oder über den Bypass am Reaktor vorbei geleitet werden. Hier-

bei wurde der Gasstrom zum Reaktor über einen Heizschlauch (Länge 2 m) auf die gewählte 

Reaktortemperatur erwärmt. Der doppelwandige Stahlreaktor (Innendurchmesser 20 mm; 

Länge 1 m) wurde über einen Hochleistungsthermostaten (LAUDA USH-400) temperiert. Die 

Schüttung im Reaktor bestand aus einem 90 cm Katalysatorfestbett (FBR - 200 g Ni-

Sat 310 RS), dem eine 10 cm Glaskugelschüttung (Durchmesser 6 mm) zur Gastemperierung 

am Eingang vorgelagert ist. Die Temperaturmessung im Katalysatorfestbett wurde mit einem 

über einen Motorschlitten verschiebbaren Thermoelement (TIR 1) durchgeführt, das sich in 

einem mittig positionierten Führungsrohr (Außendurchmesser = 3 mm) befand. Am Reaktor-

ausgang wurde der Gasstrom, mit einer Abzweigung (Leitungstemperatur Ó 120 °C) zum MS-

Spektrometer (Pfeiffer Vacuum Omnistar GSD 320), durch die Kühlfallen (Raumtempera-

tur 20 °C; Trockeis/Isopropanol  -78 °C) geführt, um das Wasser aus zu dem Produktgas zu 

Abbildung 4-4:  R&I Fließbild der Anlage zur Messung stationärer und instationärer Temperaturprofile; 
Reaktordurchmesser = 2 cm;  



Experimentelle Methoden und Modellierung 

34 

entfernen. Ein Teilstrom von 30 l h-1 (STP ï 0 °C, 1 bar) wurde zur Quantifizierung der Gas-

komponenten durch eine Gasanalyse (Fisher-Rosemount NGA 2000) geleitet. Die Messung 

der Volumenanteile von CO, CO2 und CH4 erfolgte mit einem nichtdispersiven Infrarotsensor 

(NDIR); H2 wurde mit einem Wärmeleitfähigkeitsdetektor (WLD) gemessen. Der Volumen-

strom wurde mit Seifenblasenströmungsmessern (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 Positionsänderung des Thermoelements 

im Reaktor wurden über einen PC (Visual Basic) gesteuert. Die Änderungen im instationären 

Betrieb erfolgten in Intervallen von 3 s. Über die Software wurden auch die Werte der MFCs, 

die Temperaturen (Reaktor, Sättiger, Umgebung, Ölheizung), 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-

hältnisse verwendet: H2 (2), CH4 (15), H2O (18), N2 (28), Ar(40), CO2 (44). Die Messungen 

wurden bei Umgebungsdruck durchgeführt. Der Katalysator wurde mit einem Gasgemisch aus 

10 % H2 in N2 für 3 h bei 300 °C und einem Gesamtvolumenstrom von 200 l·h-1 (STP) redu-

ziert. Zur Messung der stationären Temperaturprofile wurde unter Reaktionsgasbedingungen 

der Reaktor auf die ausgewählte Wandtemperatur aufgeheizt. Diese Betriebsbedingungen 

wurden für 2 h gehalten und anschließend das Temperaturprofil mit einer Schrittweite von 

5 mm bei einer Messschrittdauer von 12 s aufgenommen. Zur Umsatzermittlung wurden die 

Werte der Gasanalyse verwendet.  

Phase 1 Phase 2 Phase 3 Phase 4 

konstanter Volumen-

strom und Gaszu-

sammen-setzung 

lineare Änderung 

des Volumenstroms / 

Gaszusammen-set-

zung 

konstanter Volumen-

strom und Gaszu-

sammen-setzung 

lineare Änderung 

des Volumenstroms/ 

Gaszusammen-set-

zung 

Dauer: 30 min Dauer: 12 s - 30 min Dauer: 30 min Dauer: 12 s - 30 min 

Thermoelement-Po-

sition bleibt gleich 

Thermoelement-Po-

sition bleibt gleich 

Thermoelement wird 

nach 25 min ver-

schoben 

Thermoelement-Po-

sition bleibt gleich 

 

Bei den instationären Messungen bestand die Herausforderung darin ein zeitlich abhängiges 

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 verändert (Phase 2). In Phase 3 wird, ebenso 

wie in Phase 1, ein konstanter Volumenstrom und eine gleichbleibende Gaszusammensetzung 

eingeleitet. Fünf 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 

Tabelle 4-2: Messzyklus für instationäre Messungen am Rohrreaktor 
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anderen Stelle im Reaktor gemessen werden konnte. In Phase 2 und 4 wurden die Reaktions-

bedingungen verändert, während in den Phasen 1 und 3 die Auswirkung der Änderung auf 

den Reaktor beobachtet wurde. Die Auflösung des Temperaturprofils ist abhängig von den 

gemessenen Thermoelementpositionen und korreliert somit mit den Wiederholungen des 

Messzyklus. Für eine gute Auflösung im Hotspot-Bereich (in Gegenwart von Reaktivgas) wur-

den die Messpositionen des Thermoelements in Intervallen von 0,5 cm (4 cm ï 10 cm), 1 cm 

(0 ï 4 cm und 10 ï 12 cm), 2 cm (12 ï 20 cm) und 5 cm (20 ï 90 cm) verändert. Bei Messun-

gen, in denen keine Methanisierung stattfand, betrugen die Intervalle der Messpositionen 2 cm 

(0 ï 20 cm) und 5 cm (20 ï 90 cm). Zur Umsatzermittlung wurden die Ergebnisse der Massen-

spektroskopie herangezogen.  

4.1.5. Methoden zur Katalysatorcharakterisierung 

Dynamische Differenzialkalorimetrie (DSC) 

Die Wärmekapazität des nicht reduzierten Katalysators wurde mittels dynamischer Differenzi-

alkalorimetrie (Netzsch DSC 200 F3) bestimmt. Hierfür 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 N2-Strom von 50 ml/min. 

Stickstoffphysisorption  

Durch N2-Physisorption wurde die spezifische Oberfläche nach der BET-Methode bestimmt. 

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 porösen Katalysators bestimmt. Da-

für wurde ein AutoPore III (Fa. Micromeritics) verwendet.  

Heliumpyknometer 

Die Bestimmung der Katalysatordichte wurde über Heliumpyknometrie mit einem Porotec  

Pycnomatic ATC durchgeführt.  

ICP-OES-Spektroskopie 

Die Bestimmung des Nickel-Gehaltes des Katalysators wurde mit einem ICP-OES-Spektro-

meter durchgeführt (Optima 7300DV; Fa. Perkin Elmer). Die Probe wurde mit Königswasser 

aufgeschlossen. Hierzu wurde die mit Königswasser versetzte Probe in einem Mikrowellen-

ofen (Multiwave 3000 Fa. Anton Paar) (bei T = 240 °C; t = 60 min) aufgelöst. 

4.2 Versuchsauswertung 

4.2.1. Messgrößen 

Der Eingangsvolumenstrom des trockenen Gases ὠȟ ȟ wird über den Bypass geleitet und 

mit dem Seifenblasenströmungsrohr gemessen. Unter der Annahme, dass sich die Gase unter 

den Reaktionsbedingungen ideal verhalten, kann nach Gl. (4.2), der trockene Volumenstrom 

ὠȟ ȟ  bei Standardbedingungen (STP: 1 bar, 273,15 K) bestimmt werden.  
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ὠȟ ȟ

ὝὛὝὖ
Ὕό
Ͻ
ὴό
ὴὛὝὖ

Ͻὠȟ ȟ  (4.2) 

Der Eingangsvolumenstrom von Wasserdampf ὠ ȟ ȟ  wird über den Sattdampfdruck nach 

der Wagner-Gleichung (Gl. (4.1)) [113] bei der Sättigertemperatur bestimmt (Gl. (4.3)). 

ὠὌςὕȟ ȟ

ὠȟ ȟ  ϽὴίὥὸȟὌςὕ
ὴό

  (4.3) 

Der trockene und nasse Ausgangsvolumenstrom ohne CH4 im Eingangsstrom wird über die 

Stöchiometrie der Reaktion berechnet (Gl. (4.4), (4.5)). Die Messung über das Seifenblasen-

strömungsrohr dient lediglich zur Kontrolle.  

ὠȟ ȟ

ὠȟ ȟ  

ρ τϽώ
ὅὌτȟὸὶ

  (4.4) 
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ὠ ȟ ȟ  

ρ ςϽώ
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  (4.5) 

Der Umsatz von CO2 wird nach Gl. (4.6) berechnet. Die Selektivität zu CH4 lag im Rahmen der 

Messgenauigkeit bei 100 %. Daher kann die Kohlenstoffmassenbilanz über die Messwerte von 

CO2 und CH4 am Eingang und CO2 sowie CH4 am Reaktorausgang geschlossen werden.  

ὢὅὕς
ЎὲὅὌτ 
ὲὅὕςȟ  

ὲὅὌτȟ ὲὅὌτȟ

ὲὅὕςȟ  
 

 
 (4.6) 

Für Messungen ohne CH4 im Eingangsstrom kann Gl. (4.7) verwendet werden.  

ὢὅὕς
ώὅὌτȟ

ώὅὌτȟ ώὅὕςȟ
  (4.7) 

Die modifizierte Verweilzeit wird auf die Masse des oxidierten Katalysators bezogen und mit 

Gl. (4.8) bestimmt.  

†ᴂ
ά ȟ

ὠ ȟ ὴȟὝ
  (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. Für den Gasanteil des Standards ώ ȟ  und den 

Molenstrom ὲ ȟ  wurden die Werte 60 s vor Änderung der Bedingungen herangezogen. 
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 (4.9) 

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

net.  

 

ὠ
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4.2.2. Auswertung kinetischer Daten 

Die massenbezogene Reaktionsrate von CO2 wird aus dem Umsatz von CO2, dem Eingangs-

partialdrucks von CO2, der mittleren Schüttungstemperatur und der modifizierten Verweilzeit 

nach Gleichung (4.11) berechnet. Sofern nicht anders angegeben wird die Reaktionsrate in 

dieser Arbeit auf CO2 bezogen. 

ὶȟ
ὧὅὕς
†

Ўὧὅὕς
†

ὢὅὕςϽὴὅὕςȟ

ὙϽὝ Ͻ†ᴂ
  (4.11) 

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 Änderung der Strömungsgeschwindigkeit über die Bett-

länge vernachlässigt. Als Ausgangspunkt für den kinetischen Ansatz wurde ein Langmuir-Hin-

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

 

4.3 Modellierungsmethoden 

4.3.1. Annahmen und Vereinfachungen 

Zur Modellierung der Methanisierung in einem wandgekühlten Einzelrohrreaktor wird ein so-

genanntes instationäres, eindimensionales Modell zur numerischen Simulation verwendet. Es 

werden folgende Vereinfachungen getroffen:  

¶ pseudohomogenes Modell 

Die Gas- und Festphase werden hinsichtlich der Temperatur und Gaszusammensetzung ein-

heitlich betrachtet. Es wird eine ideale Pfropfenströmung mit einer radial gleichbleibenden 

Strömungsgeschwindigkeit angenommen.  

¶ konstante Porosität 

Es wird eine gleichbleibende Schüttungsporosität unterstellt. Damit können Randeffekte ver-

nachlässigt und eine örtlich unabhängige Katalysatordichte angenommen werden.  

¶ vernachlässigbare axiale und radiale Massentransportprozesse 

Axiale und radiale Diffusionseffekte (Dax, Drad) werden vernachlässigt. 

¶ konstante Ruhebettwärmeleitfähigkeit 

Die Wärmeleitfähigkeit der Schüttung im Ruhezustand ‗  wird unabhängig von der Gaszu-

sammensetzung als konstant betrachtet. 

¶ vernachlässigbarer Druckverlust 

Der gemessene Druckverlust der Schüttung lag unter von 100 mbar, weshalb dieser in der 

Modellierung vernachlässigt werden kann. 

ὶ
Ὧ Ͻ ὴὅὕςϽ ὴὌς

ρ ὑϽὴὅὕς ὑϽὴὌς

   άὭὸ  Ὧ ὯȟὩ
Ὁὃ

   όὲὨ   ὑ ὯȟὩ
ЎὥὨίȟὭὌ

  (4.12) 



Experimentelle Methoden und Modellierung 

38 

¶ konstante Wandtemperatur 

Die Temperatur des Thermoöls und damit die Wandtemperatur werden als konstant über die 

Schüttungslänge angenommen.  

¶ 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 

Für die Modellierung müssen 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 für die zeitliche Abhängigkeit 

und mit einer Schrittweite von 1 mm in axialer Richtung gelöst.  

Die Methanisierung von CO2 ist mit ihrer Stöchiometrie von 5 zu 3 eine volumenreduzierende 

Reaktion (vgl. Gl. (2.1)). Ohne Zugabe eines Verdünnungsgases und bei vollständigem Um-

satz entspricht dies einer Volumenreduktion von 40 %, die nicht vernachlässigt werden kann. 

Der Konvektionsterm (ὨὭὺὧό ) wird unter Anwendung der Produktregel für die axiale Di-

mension umgeformt  und ist somit von der Änderung der Strömungsgeschwin-

digkeit sowie der Gaskonzentration abhängig. Die Diffusion in axialer und radialer Dimension 

wird nicht berücksichtigt. Somit ergibt sich die Massenbilanz für den eindimensionalen, insta-

tionären Fall nach Gl. (4.13). 
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ὧό
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‡”  ὶ  (4.13) 

In der Energiebilanz wird die Wärmekapazität des Feststoffs, die axiale Wärmeleitfähigkeit der 

Schüttung und die Abhängigkeit der Strömungsgeschwindigkeit vom Umsatz berücksichtigt. 

Die Wärmeabfuhr wird über das  -Modell, das einen angenommen Temperatursprung an 

der Reaktorwand beinhaltet, und den Wärmedurchgangskoeffizienten Ὧ modelliert. Die Ener-

giebilanz für den eindimensionalen, instationären Fall zeigt Gl. (4.14). 
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 (4.14) 

Für den stationären Fall werden die Massen- und Energiebilanz aus Gl. (4.13) und (4.14) um-

geformt (siehe Gl. (4.15) und (4.16)). 
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Aus der Volumenstromänderung über die Länge des Festbettes ergibt sich die Änderung der 

Strömungsgeschwindigkeit über der Reaktorlänge. Die Berechnung erfolgt mit Hilfe der Stö-

chiometrie der Methanisierung und mit der Reaktionsrate nach Gl. (4.17).  

 
ό

ὼ
ς
ὶϽ”

ὧ
  (4.17) 

Die Änderung der H2O-Beladung auf dem Katalysator (siehe hierzu die Kapitel 5.4 und 5.6) 

wird nach Gl. (4.18) berechnet. Der kLDF-Faktor wird empirisch bestimmt.  

ὢ

ὸ
Ὧ ὢ ὢ   (4.18) 

Unter Erweiterung des eindimensionalen, instationären Reaktormodells mit dem Adsorptions-

modell ergeben sich Änderungen in der Berechnung der Massenbilanz (Gl. (4.19) und der 

Änderung der Strömungsgeschwindigkeit (Gl. (4.20). 
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 (4.19) 
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Die Randbedingungen sind für den Reaktoreingang mit Gl. (4.21) und für den Reaktorausgang 

mit. Gl.(4.22) gegeben 

Ὕ ȟὧȟ ȟό    (für z = 0)  (4.21) 

Ὕ ȟὧȟ ȟ ȟό    (für z = Lr)  (4.22) 

 

4.3.3. Wärmeübergangs- und Stoffparameter 

Alle Stoffparameter, sofern nicht anders vermerkt, werden abhängig für jeden Rechenschritt 

über der Reaktorlänge neu berechnet. Die Wärmeabfuhr über die Reaktorwand wird nach Gl. 

(4.23) über den Wärmedurchgangskoeffizienten Ὧ bestimmt. Hierbei wird die Wärmeleitung 

der Wand und der Wärmeübergang von der Reaktorwand zum Thermoöl vernachlässigt, da 

beide Größen wesentlich höher sind als ‗  und ȟ. Der radiale Wärmetransport innerhalb 

der Schüttung wird unter Berücksichtigung der Reaktorgeometrie mit Hilfe des Reaktordurch-

messers dr, 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. Nähere Ausführungen zu Gl. (4.23) und (4.24) können [44] 

entnommen werden.  

Ὧ
Ὠ

ψ‗

ρ

ȟ
  (4.23) 

Ὕ
ὝϽρ ςϽὅ  Ὕ Ͻὅ

ρ ὅ
   άὭὸ   ὅ

ȟϽὨ

ψ‗
  (4.24) 

Die hier relevanten dimensionslosen Kennzahlen [141] werden entsprechend den Gleichun-

gen (4.25) bis (4.28) berechnet.  
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ὙὩ
όϽὨϽ”

–
     (4.25) 

ὖὶ
ὧȟϽ–

‗
     (4.26) 

ὖὩ ὙὩϽὖὶ     (4.27) 

ὔόȟ  ρȟσ ϽυϽ
Ὠ

Ὠ
 Ͻ
‗

‗
πȟρωϽὙὩȟ Ͻὖὶȟ    (4.28) 

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

ȟ

ὔόȟϽ‗

Ὠ
     (4.29) 

Der sphärische Partikeldurchmesser der zylindrischen Katalysatorpartikel wird nach Gl. (4.30) 

bestimmt; ὰ  ist die gemittelte Katalysatorlänge und Ὠ  entspricht dem Katalysatordurch-

messer. Die Bettporosität wird mit Gl. (4.31) berechnet.  

Ὠ Ὠ
σϽὰ

ςϽὨ
     (4.30) 

‐
” ”

”
     (4.31) 

Die Stoffeigenschaften werden abhängig von Umsatz und Einsatzgas für jeden Diskretisie-

rungsschritt berechnet. Zur Berechnung der Gasdichte wird Gl. (4.32) herangezogen.  

”
ὯὫ

άέὰ
ὧὓ    άὭὸ   ὧ ώϽὧ        (4.32) 

Die Wärmekapazität der einzelnen Gase (Gl. (4.33)) und des Gasgemisches (Gl. (4.34)) wer-

den nach der PPDS-Gleichung [141] berechnet. Anhang 9.2 können die Koeffizienten zur Be-

rechnung aller Stoffparameter entnommen werden.  

ὧȟ
ὐ

άέὰ ὑ
ὄ ὅ ὄ Ͻ

Ὕ

ὄ Ὕ

Ͻρ
ὃ

ὃ Ὕ
Ὀ Ὁ

ὃ

ὃ Ὕ
Ὂ

Ὕ

ὃ Ὕ
Ὃ

Ὕ

ὃ Ὕ
    

 (4.33) 

ὧȟ ώὧȟ    

 

 (4.34) 

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

‗ 
ὡ

ά ὑ
ὃ ὄὝ ὅὝ ὈὝ ὉὝ     (4.35) 

Die Wärmeleitfähigkeit des Gasgemisches wird aus den Leitfähigkeiten der Einzelkomponen-

ten nach Wassiljewa [142] mit der Mason-Saxena-Modifikation berechnet (Gl. (4.36)).  
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‗
ώ‗

В ώὃ
   άὭὸ  ὃ

‐ρ ‗Ⱦ‗
Ⱦ
ὓȾὓ

Ⱦ

ψρ ὓȾὓ
Ⱦ

     (4.36) 

Nach Gl. (4.37) [141] wird die dynamische Viskosität der Einzelkomponenten ermittelt. Die 

dynamische Viskosität der Gasmischung wird nach der Methode von Wilke (Gl. (4.38)) [142] 

berechnet.  

– ὖὥ ί ὃ ὄὝ ὅὝ ὈὝ ὉὝ     (4.37) 

–
ώ–

В ώ‰
   άὭὸ  ‰

ρ –Ⱦ–
Ⱦ
ὓȾὓ

Ⱦ

ψρ ὓȾὓ
Ⱦ

     (4.38) 

Die radiale Wärmeleitfähigkeit setzt sich aus einem statischen Anteil (‗ ) und einem dyna-

mischen, von der Strömungsgeschwindigkeit abhängigen Anteil zusammen und wird 

nach Gl. (4.39) [141] berechnet.  

‗  ‗
ὖὩϽ‗

ὑ
    άὭὸ   ὑ τȟφϽς ρ

ςϽὨ

Ὠ
   (4.39) 
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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 stationärer formalkinetischer Ansatz 

entwickelt (Kap. 5.2), der hinsichtlich seiner Gültigkeit unter instationären Bedingungen (Kap. 

5.3) durch sprungartige Änderung der Gaszusammensetzung näher untersucht wird. In den 

Kapiteln 5.5 und 5.6 wird ein technischer Einzelrohrreaktor, welcher bei hohen Umsätzen und 

aufgrund der Exothermie der Reaktion ein Temperaturprofil ausbildet, unter stationären (Kap. 

5.5) und instationären (Kap. 5.6) Bedingungen vermessen und modelliert. Zur Simulation aus-

geprägter instationäre Effekte aus Kap. 5.3 wird in Kap. 5.4 eine Wasseradsorptionsisotherme 

bestimmt. Im Kap. 5.7 wird das Zündverhalten 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 Längen, die vor der Ver-

wendung zerkleinert wurden. In Tabelle 5-1 sind wichtige physikalische Eigenschaften des 

Katalysators zusammengefasst. Die Übersicht der hierfür verwendeten Messmethoden befin-

det sich in Kapitel 4.1.5.  

Feststoffdichte ”  σφωπ  ὯὫ ά  

Partikeldichte (mit Porenvolumen) ” ρσωπ  ὯὫ ά  

Schüttdichte (im Reaktor) ”  χςπ  ὯὫ ά  

Tortuosität † [143] σȟυ 

Partikelporosität ‐ πȟφς 

Schüttungsporosität ‐  πȟτχ 

BET Oberfläche ρψτ  ά  Ὣ  

Ni-Anteil auf Al2SiO5/Al2O3 υφȟχ  ὋὩύȢϷ 

Partikeldurchmesser Ὠ  ρȟφ  άά 

mittlere Partikellänge ὰ  ςȟφ  άά 

äquivalenter Partikeldurchmesser Ὠ  ςȟρ  άά 

mittlerer Porendurchmesser φȟφ  ὲά 

Wärmekapazität des Katalysators ὧ bei 190 °C ψτσ ὐ ὯὫ ὑ  

 

  

Tabelle 5-1: Eigenschaften des Katalysators in oxidierter Form 
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5.2 Ermittlung eines formalkinetischen Ansatzes unter stationä-

ren Bedingungen 

In diesem Unterkapitel wird eine Geschwindigkeitsgleichung für stationäre 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 Häufigkeitsfaktoren bei niedrigen Umsät-

zen und damit einer Vernachlässigung der Produktinhibierung beschrieben. Abschließend 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-

rücksichtigt. 

5.2.1. Bestimmung der Reaktionsordnungen von CO2 und H2 

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-

nächst eine Produktinhibierung vernachlässigt wird.  

Zur Ermittlung der Reaktionsordnungen wurde die Reaktionsrate für CO2 bzw. H2 bestimmt.  

Die graphische Auswertung der experimentellen Daten zeigt Abbildung 5-1. Die Reaktionsra-

ten wurden bei geringen Partialdrücken für beide Komponenten bestimmt, da hierdurch der 

Hemmterm für die jeweils untersuchte Komponente vernachlässigt werden kann.  

 

ὶ
Ὧ Ͻ ὴ Ͻ ὴ

ρ ὑϽὴ ὑϽὴ
  (5.1) 

Abbildung 5-1:  Bestimmung der Reaktionsordnung von CO2 bei T = 220°C, pH2 = 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 H2 bei bei T = 220°C, pH2 = 0,05-0,2 bar, pCO2 = 0,1 bar, Rest N2, pges = 1 bar, t = 
60 s kg m-3 (STP bei 220°C) (rechts). 
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Gleichung (5.1) kann nun in linearisierter Form für Kohlendioxid mit Gleichung (5.2) und für 

Wasserstoff mit Gleichung (5.3) wiedergegeben und zur Bestimmung der Reaktionsordnung 

herangezogen werden.  

ÌÎὶ ÌÎ
Ὧ Ͻ  ὴ

ρ ὑϽὴ
ὥϽÌÎὴ    άὭὸ   ὑϽὴ ḺὑϽὴ ρ  (5.2) 

ÌÎὶ ÌÎ
Ὧ Ͻ ὴ

ρ ὑϽὴ
ὦϽÌÎὴ    άὭὸ   ὑ Ͻὴ ḺὑϽὴ ρ  (5.3) 

Sowohl für CO2 als auch für H2 ergab sich eine Reaktionsordnung von 0,5. Mechanistisch kann 

das durch eine dissoziative Adsorption beider Gase auf der Katalysatoroberfläche erklärt wer-

den [89, 105]. Hierbei dissoziiert CO2 zu CO*und O*, wobei die anschließende Dissoziierung 

von CO* den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt darstellt; H2 dissoziiert auf der Nickel-

Oberfläche zu zwei H*. Hieraus folgt, dass sowohl CO2 als auch H2 jeweils zwei aktive Zentren 

besetzen.  

5.2.2. Bestimmung der Adsorptionsenthalpien, Aktivierungsenergie und 

des Häufigkeitsfaktors des Langmuir-Hinshelwood-Hougen-

Watson-Ansatzes ohne Produktinhibierung  

Mit den experimentell bestimmten Reaktionsordnungen von CO2 und H2 kann der LHHW-An-

satz in Gl. (5.1) in Form von Gl. (5.4) geschrieben werden. Die Adsorptionsenthalpien und 

Häufigkeitsfaktoren lassen sich dann aus der Linearisierung von Gleichung (5.4) bestimmen. 

ὶ
Ὧ Ͻ ὴȟ Ͻ ὴȟ

ρ ὑϽὴȟ ὑϽὴȟ
 άὭὸ  Ὧ ὯȟὩ

Ὁὃ

   όὲὨ   ὑ ὯȟὩ
ЎὥὨίȟὭὌ

  (5.4) 

Es ergibt sich Gl. (5.5) für die CO2-Variation, deren Verlauf anhand der experimentellen Daten 

in Abbildung 5-2 dargestellt ist.  

ὴȟ Ͻὴȟ

ὶ

ὑ

Ὧȟ
Ͻὴȟ

ρ ὑϽὴȟ

Ὧȟ
  (5.5) 
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Es zeigt sich eine gute Übereinstimmung zwischen den Messwerten und dem Fit. Lediglich bei 

niedrigeren Temperaturen ist eine leichte Streuung erkennbar, die den geringen Umsätzen 

und der Analytik geschuldet ist. Die Steigung und der Achsenabschnitt für die weiteren Be-

rechnung sind in Tabelle 5-2 dargestellt.  

Für die H2-Variation ergibt sich entsprechend Gl. (5.6), deren Verlauf anhand der experimentell 

ermittelten Daten in Abbildung 5-3 dargestellt ist. 

 

Tabelle 5-2:  Ermittelte temperaturabhängige Steigungen mCO2 und Achsenabschnitte tCO2 aus 
der Linearisierung der CO2-Temperatur-Variation von Abbildung 5-2 

Temperatur in °C 
mCO2  

 ὑϽὯ ȟ 

tCO2 

 ρ ὑὴ ȟ ϽὯ ȟ 

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 

▬╒╞
ȟ Ͻ▬╗

ȟ

►□

▓

▓□
ȟ
Ͻ▬╗

ȟ ▓Ͻ▬╒╞
ȟ

▓□
ȟ

  (5.6) 

Abbildung 5-2:  Linearisierung der CO2-Temperatur-Variation für den LHHW-Ansatz; pH2 = 0,4 bar, 

CO2 = 0,04-0,2 bar, Rest N2, pges = 1 bar, t = 60 s kg m-3 (STP bei 220°C) 
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Die ermittelten Werte für die Steigung und den Achsenabschnitt befinden sich in Tabelle 5-3. 

Wie bei der CO2-Variation ist bei niedrigen Temperaturen eine geringe Streuung der Mess-

werte zu erkennen. Eine gute Übereinstimmung zum Fit ist ebenfalls wieder gegeben. 

 

Mit den Werten aus Tabelle 5-2 und Tabelle 5-3 werden die temperaturabhängigen Werte km, 

k1 und k2 bestimmt (Tabelle 5-4) Über einen Arrhenius-Plot werden die Häufigkeitsfaktoren, 

die Aktivierungsenergie (Abbildung 5-4) und die Adsorptionsenthalpien (Abbildung 5-5) ermit-

telt.  

Tabelle 5-3:  Ermittelte temperaturabhängige Steigungen mH2 und Achsenabschnitte tH2 aus der 
Linearisierung der H2-Temperatur-Variation von 0,04 bis 0,8 bar 

Temperatur in °C 
mH2  

 ὑϽὯ ȟ 

tH2 

 ρ ὑὴ ȟ ϽὯ ȟ 

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 

Abbildung 5-3:  Linearisierung der H2-Temperatur-Variation für den LHHW-Ansatz; 

pH2 = 0,05-0,8  bar, CO2 = 0,1 bar, Rest N2, pges = 1 bar,  t = 60 s kg m-3 (STP bei 
220°C) 
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Tabelle 5-4:  Ermittelte temperaturabhängige Werte für km, k1 und k2; die Werte zur Berechnung 
wurden Tabelle 5-2 und Tabelle 5-3 entnommen 

Temperatur in °C 
km  

άέὰϽὯὫϽίϽὦὥὶ 

k1  

ὦὥὶȟ 

k2  

ὦὥὶȟ 

170 1,99 . 10-2 3,27 2,38 

180 2,85 . 10-2 3,04 2,19 

200 5,47 . 10-2 2,47 1,81 

220 8,14 . 10-2 1,60 1,25 

230 1,00 . 10-1 1,19 1,11 

 

Abbildung 5-4:  Bestimmung der Aktivierungsenergie EA und des Häufigkeitsfaktors k0,m.  

Abbildung 5-5:  Bestimmung der Häufigkeitsfaktoren k0,1-2 und Adsorptionsenthalpien Eads,H2/CO2 
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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 Partialdrücke für den 

Temperaturbereich 170 °C bis 230 °C aufgetragen. Das Modell bildet die Messpunkte gut ab, 

jedoch wurde bei geringen Umsätzen und somit geringen CH4- und H2O-Konzentration ge-

messen, weshalb im nachfolgenden Kapitel der Einfluss der Produkte auf die Reaktionsge-

schwindigkeit näher beleuchtet wird.  

 

 

5.2.3. Inhibierung der Methanisierung durch die Produkte H2O und CH4 

Die in Kapitel 5.2.2 vorgestellte Kinetik (siehe Gl. (5.7)) wird nun auf die Inhibierung durch die 

Produkte untersucht. Hinsichtlich CH4 konnte kein Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit 

festgestellt werden, was mit Angaben aus der Literatur übereinstimmt [144]. Hierzu wurde bei 

230 °C Methan im Feedgas durch N2 ersetzt, ausgehend von einer Gaszusammensetzung von 

15 % CO2, 60 % H2, 25 %CH4.  

Hingegen wird eine Inhibierung der Methanisierung durch Wasser beobachtet. Um zu unter-

suchen, inwieweit diese Inhibierung wiederum abhängig von H2 oder CO2 ist [104, 105] wurde 

die Kinetik im Hemmterm um einen Term erweitert, der eine Inhibierung durch Wasser und 

ὶ
ψȟφφϽρπ

άέὰ
ὯὫϽίϽὦὥὶ

ϽὩ

ȟ

Ͻ ὴȟ Ͻ ὴȟ

ở

ờρ ρȟςχϽρπ ὦὥὶȟ Ὡ

ȟ

Ͻὴȟ τȟυχϽρπ ὦὥὶȟ Ὡ

ȟ

Ͻὴȟ

Ợ

Ỡ

  
 (5.7) 

Abbildung 5-6:  Modellierte Reaktionsraten und Messergebnisse der CO2-Temperatur Variation pH2 = 
0,4 bar (links) und H2-Temperatur-Variation (rechts); pCO2 = 0,1 bar, pges = 1 bar, Rest 
N2, T = 170 ï 230°C. 
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den Einfluss von H2 und CO2 beschreibt (Gl. (5.8)). Abbildung 5-7 zeigt die graphische Bestim-

mung der Reaktionsordnung von Wasser, die mit Gl. (5.9) bestimmt wurde. 

 

ὶ
Ὧ Ͻ ὴȟ Ͻ ὴȟ

ρ ὑϽὴȟ ὑ Ͻὴȟ ὑϽ
ὴ

ὴ Ͻὴ

  
 (5.8) 

ὰὲ
Ὧ Ͻὴȟ Ͻὴȟ

ὶ
ρ Ὧὴȟ Ὧὴȟ

 

ὧϽὰὲὴ ὰὲ
Ὧ

ὴ Ͻὴ
 

 (5.9) 

Für die Reaktionsordnung von Wasser in der Gasphase wurde ein Wert von c = 0,5 bestimmt. 

In der Literatur wird in der Regel eine Ordnung von 1 angegeben [104, 105]. Als Grund hierfür 

wird in der Literatur angeführt, dass Wasser als nicht reaktiver Partner entweder ein aktives 

Zentrum belegt oder auf der Oberfläche 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 lässt sich zum einen damit erklären, dass zwei aktiven Zentren durch 

Wasser besetzt werden. Zum anderen erscheint es nicht ausgeschlossen, dass Wasser an 

verschiedenen Reaktionsschritten auf der Katalysatoroberfläche beteiligt ist. Unter der An-

nahme, dass die Hydrierung der adsorbierten CO-Spezies der geschwindigkeitsbestimmende 

Schritt ist, was durch die Reaktionsordnung von CO2 untermauert wird, wird in einem vorgela-

gerten Reaktionsschritt ein O-Atom von CO2 abgespalten, das dann zu Wasser hydriert wird. 

Es kann also angenommen werden, dass diese Reaktion durch einen höheren Wasseranteil 

auf der Katalysatoroberfläche beeinflusst wird und somit Auswirkungen auf das dem geschwin-

digkeitsbestimmenden Schritt vorgelagerte Gleichgewicht haben. Es ist aber an dieser Stelle 

Abbildung 5-7:  Bestimmung der Reaktionsordnung von H2O bei T = 220°C, pH2 = 0,4 bar, pCO2 = 0,1 

bar, pH2O = 0,05-0,5 bar Rest N2, pges = 1 bar,  t = 60 s kg m-3. 
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festzuhalten, dass der Einfluss des Wasserdampfs auf die Reaktionsgeschwindigkeit mecha-

nistisch nicht geklärt ist. Um eine Abhängigkeit der Inhibierung durch Wasser von H2 oder CO2 

zu bestimmen wird bei konstantem H2O-Anteil im Feedgas der H2- und CO2-Partialdruck je-

weils variiert und die Reaktionsordnung nach Gleichung (5.10) (für H2) und (5.11) (für CO2) 

ermittelt (siehe Abbildung 5-8).  

 

ὰὲ
Ὧ Ͻὴȟ Ͻὴȟ

ὶ
ρ Ὧὴȟ Ὧὴȟ ὨϽὰὲὴ ὰὲ

ὯϽὴȟ

ὴ
 

 (5.10) 
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ὴ
  (5.11) 

Aus den Messdaten lässt sich keine Abhängigkeit der Wasserinhibierung von H2 oder CO2 

ableiten. Somit lässt sich der inhibierende Einfluss von H2O im Hemmterm ohne die Partial-

drücke von H2 und CO2 ausdrücken, 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 Wasserpartialdrücken ist in Abbildung 5-9 (rechts) für die Reaktionsgeschwindigkeit 

dargestellt. 

Abbildung 5-8:  Bestimmung der Reaktionsordnung von H2 (links) und CO2 (rechts) im Hemmterm von 

H2O bei T = 220°C, pH2O = 0,1 bar Rest N2, pges = 1 bar,  t = 60 s kg m-3; H2-Variation: 
pH2  =  0,08-0,4 bar, pCO2 = 0,1 bar. 
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Der Vergleich von Messung und Modell (Abbildung 5-9 rechts) zeigt, dass die Reaktionsrate 

durch H2O-Inhibierung bereits bei geringen Wasseranteilen stark abfällt. Dies bestätigt die An-

nahme, dass bereits in den differentiellen Messungen zur Bestimmung der Parameter von CO2 

und H2 ein Einfluss durch entstehendes Produktwasser gegeben war. Dies steht im Gegensatz 

zur ursprünglichen Vereinfachung einer differentiellen Betrachtung, dass sich bei niedrigen 

Umsätzen auch die Partialdrücke über die Reaktorschüttung nicht ändern, und somit entste-

hendes Produktwasser keinen Einfluss auf die Reaktionsrate hat. Der inhibierende Einfluss 

des Wassers, der bereits bei niedrigen Umsätzen auftritt, hat zur Folge, dass die Reaktionsrate 

bei niedrigen CO2-Umsätzen (< 10 %) und niedrigen H2O-Konzentrationen unterschätzt wird. 

Die differentielle Betrachtung war aus methodischen Gründen allerdings nicht anders möglich. 

Eine nähere Betrachtung der Inhibierung durch Wasser bei sehr niedrigen Umsätzen und ihre 

technische Relevanz werden in Kapitel 5.5.2 näher betrachtet. Um die Güte der Modellierung 

mit dem gewählten LHHW-Ansatz und den Messdaten aufzuzeigen, wurde ein Paritätsdia-

gramm erstellt. Der Parityplot in Abbildung 5-10 zeigt, dass im Rahmen der Messgenauigkeit 

eine gute Übereinstimmung zwischen den Messungen und dem LHHW-Ansatz bei differenti-

eller Betrachtung gegeben ist; die Abweichung liegt bei ±10%.  

ὶ
Ὧ Ͻ ὴȟ Ͻ ὴȟ

ρ ὑϽὴȟ ὑ Ͻὴȟ ὑϽὴȟ
  (5.12) 
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Abbildung 5-9:  Bestimmung des Häufigkeitsfaktors k0,3 und der Adsorptionsenthalpie Eads,H2O; T = 170-
230°C, pH2 = 0,4 bar, pCO2 = 0,1 bar, pH2O = 0,2 bar (links) Einfluss von H2O auf die 
Reaktionsrate bei T=221°C pH2 = 0,4 bar, pCO2 = 0,1 bar, pH2O = 0-0,5 bar (rechts) 

Rest N2, pges = 1 bar,  t  = 60 s kg m-3 
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Das thermodynamische Gleichgewicht der Reaktion, und damit die Rückreaktion, nach Apari-

cio [145] berücksichtigt. Im untersuchten Temperaturbereich zeigt sich, dass das Gleichge-

wicht bei stöchiometrischer Eingangszusammensetzung fast vollständig auf der Produktseite 

liegt und zu einem Umsatz von 99 % führt. Dementsprechend spielt eine Betrachtung des 

Gleichgewichts in den folgenden Untersuchungen eine untergeordnete Rolle und wird nur der 

Vollständigkeit halber erwähnt. Der LHHW-Ansatz unter Berücksichtigung der Rückreaktion 

kann mit Gl. (5.13) und den Werten aus Tabelle 5-5 ausgedrückt werden. Die hierfür benötigte 

temperaturabhängige Gleichgewichtskonstante Kp,bar  wird nach Gl. (5.14) berechnet. 

ὶ

Ὧ Ͻ ὴȟ Ͻ ὴȟ Ͻρ
ὴ ẗὴ

ὴ  ẗὴ ẗὑȟ
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 (5.14) 

Tabelle 5-5:  Parameter für den entwickelten LHHW-Ansatz aus differentieller Betrach-

tung für Gl. (5.12) 
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άέὰ
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ὐ

άέὰ
 ɝὌ ȟ  ςσȟς Ͻρπ

ὐ

άέὰ
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ὐ

άέὰ
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ὐ
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Abbildung 5-10:  Parityplot der gemessenen Umsätze und differentiell über das Modell bestimmte Um-
sätze 
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5.3 Untersuchungen zur intrinsischen Reaktionskinetik unter in-

stationären und isothermen Bedingungen  

Der LHHW-Ansatz ist für die Berechnung der Reaktionsrate bei stationären Bedingungen er-

mittelt worden und besitzt dadurch keine zeitliche Abhängigkeit. Um diesen Ansatz für instati-

onäre Modellierungen zu verwenden, ist es notwendig die Grenzen der Gültigkeit unter insta-

tionären Bedingungen zu untersuchen. Hierzu werden stufenweise Lastwechsel-Experimente 

(Step-Change-Experimente) durchgeführt, in denen der Partialdruck einer oder mehrerer Kom-

ponenten stufenartig erhöht oder abgesenkt wird, und das Verhalten des isothermen Reaktors 

daraufhin beobachtet wird. Zunächst werden jeweils Partialdruckänderungen von CO2 (Kap. 

5.3.1), H2 (Kap. 5.3.2) und H2O (Kap. 5.3.3), also die Parameter des Hemmterms, untersucht. 

Für den Betrieb des technischen Rohrreaktors ist insbesondere das Verhalten einer stöchio-

metrischen Partialdruckänderung der Edukte (Kap. 5.3.4) sowie das Warmstartverhalten bei 

vorangegangener hoher H2O-Konzentration im Feedgas (Kap. 5.3.5) relevant.  

5.3.1. Einfluss des CO2 Partialdrucks  

Um den Einfluss des CO2-Partialdrucks auf den zeitlichen Verlauf der Reaktionsrate zu unter-

suchen, wurde bei einem konstanten H2-Anteil (40 %) der Anteil von CO2 von 2,5 % stufenartig 

auf 10 % angehoben (Abbildung 5-11). Um den Gesamtvolumenstrom konstant zu halten 

wurde der Stickstoffanteil im Gas entsprechend gesenkt. Die Änderung des CO2-Partialdrucks 

wurde über PC-gesteuerte MFCs und die Signale wurden massenspektroskopisch detektiert, 

wobei die Messwerte alle 1,8 s aufgenommen wurden. Durch die Trägheit der Durchflussreg-

ler, von denen je nach Versuch mindestens zwei MFCs ihre Durchflussrate ändern, sind aus 

methodischen Gründen die Messungen erst 10 s nach dem Umschaltvorgang belastbar.  
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Abbildung 5-11:  Änderung der Molenströme nach ansteigender Partialdruckänderung von CO2.bei T= 

221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m- 3; Umschaltzeit < 9 s. Messpunktab-
stand: 1,8 s  ï zur optischen Verfachung werden gemessene Messpunkte durch eine 
Linie verbunden. Stationärer Umsatz vor Step-Change (XCO2,pre): 16,3 %; nach Step-
Change (XCO2,post): 7,0 %. 

Abbildung 5-12:  Änderung der Molenströme nach abfallender Partialdruckänderung von CO2.bei T= 

221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m- 3; Umschaltzeit < 9 s. Messpunktab-
stand: 1,8 s; XCO2,pre: 7,0 %; XCO2,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 stationären Endwert (200 s) ein. Während bei H2O 

ein leichtes Überschwingen beobachtet wird, zeigt sich ein zeitlich verzögerter Anstieg der 

Methanbildung. Das unterschiedliche Verhalten der Bildungsraten von CH4 und H2O stützt da-

bei die mechanistische Annahme, dass CO2 dissoziativ auf dem Katalysator adsorbiert und 

das gebildete Sauerstoffatom schnell mit H2 auf der Katalysatoroberfläche zu Wasser abrea-

giert [88]. Nach ca. 2 min sind die Bildungsraten von CH4 und H2O konstant.  

Bei abnehmendem Partialdruck von CO2 (siehe Abbildung 5-12) fällt sowohl die CH4- als auch 

die H2O-Bildung über einen Zeitraum von ca. 180 s konstant ab, wohingegen der CO2-Molen-

strom schon nach ca. 30 s konstant verläuft, weshalb davon ausgegangen werden kann, dass 

auf der Katalysatoroberfläche noch teilhydrierte C*-Intermediate gebunden sind, die mit im 

Überschuss vorliegendem H2 abreagieren. Die Reaktionsrate erreicht innerhalb von 3 min ei-

nen stationären Wert. 

5.3.2. Einfluss des H2 Partialdrucks  

Die Änderung des H2-Partialdrucks ausgehend von einem H2/CO2 Verhältnis von 1:1 hin zu 

einer stöchiometrischen Gaszusammensetzung (H2/CO2 = 4:1) wird in Abbildung 5-13 gezeigt. 

Der Molenstrom von H2O im Produktgasstrom sollte aufgrund der Stöchiometrie der Reaktion 

doppelt so hoch sein wie der CH4-Molenstrom. Es wird eine zunächst überschwingende Me-

thanbildung beobachtet während die H2O-Bildung konstant ansteigt. Vor dem Step-Change 

befindet sich aufgrund der niedrigeren Reaktionsrate eine geringere H2O-Beladung auf der 

Katalysatoroberfläche, die die Reaktion inhibiert. Eine höhere Reaktionsrate mit geringerer 

Abbildung 5-13:  Änderung der Molenströme nach ansteigender Partialdruckänderung von H2.bei 

T = 221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m- 3; Umschaltzeit  < 9 s. Messpunkt-
abstand: 1,8 s; XCO2,pre: 5,1 %; XCO2,post: 7,0 %. 
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Oberflächenbeladung des Inhibitors führt zu einem kurzzeitigen Überschwingen der Methan-

bildung. Dabei wird Wasser, das durch die Methanisierung gebildet wird, auf der Katalysator-

oberfläche akkumuliert und die Methanbildung bis auf ihren stationären Wert abgesenkt.  

In Abbildung 5-14 ist bei abfallendem H2-Partialdruck (H2/CO2 4:1 zu 1:1) nach dem Step-

Change eine Desorption von H2O zu erkennen. Die Oberflächenbeladung steht im Gleichge-

wicht mit dem H2O-Anteil im Gasstrom. Dadurch dass Wasser ausschließlich durch die Reak-

tion gebildet wird, bedeutet ein höherer Wasseranteil im Produktgas im Vergleich zum statio-

nären Zustand hier eine erhöhte H2O- Beladung auf der Katalysatoroberfläche, die eine Ver-

ringerung der Methanbildung zur Folge hat. Im Vergleich zur Partialdruckänderung von CO2 

ist bei einer H2-Partialdruckänderung eine schnellere Einstellung des Systems auf neue Be-

dingungen zu beobachten. 

5.3.3. Einfluss des H2O Partialdrucks  

Der H2O-Partialdruck wird experimentell über einen Sättiger, der über einen Dreiwegehahn zu- 

oder abgeschaltet werden kann, verändert bzw. eingestellt (siehe Kap. 4.1.2). Führt man Was-

serdampf über den Sättiger in den Reaktor, so muss das Einlaufverhalten des Sättigers bei-

spielsweise durch schwankende Partialdrücke berücksichtigt werden. In Abbildung 5-15 wird 

das Verhalten des Reaktors bei ansteigendem H2O-Partialdruck gezeigt. Hierbei ist zu be-

obachten, dass der Volumenstrom, der aus dem He-Signal ermittelt wird, kurzzeitig auf 

200 l h-1 ansteigt, was nicht erklärbar ist. Es ist davon auszugehen, dass die Verringerung des 

He-Anteils im Gasstrom, und die daraus berechnete Volumenstromschwankung, durch das 

Abbildung 5-14:  Änderung der Molenströme nach abfallender Partialdruckänderung von H2.bei T= 

221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m- 3; Umschaltzeit < 9 s. Messpunktab-
stand: 1,8 s; XCO2,pre: 7,0 %; XCO2,post: 5,1 %. 
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Umschalten auf den Betrieb mit Sättiger zurückzuführen ist. Daher wird der Volumenstrom mit 

einem linearen Verlauf zwischen den Werten bei t = 0 und t = 60 s (grauer Bereich) korrigiert.  

Bereits drei Minuten nach dem Lastwechsel ist die Methanbildungsrate konstant. Bei abfallen-

dem H2O-Partialdruck (Abbildung 5-16) ist dies nicht der Fall. Die Reaktionsrate benötigt in 

diesem Fall ca. sechs Minuten, also doppelt so lange, bis sie den stationären Wert erreicht. 

Der normierte Volumenstrom liegt, abgesehen von der kurzen Veränderung nach dem Um-

schalten, etwa zwei Minuten oberhalb seines Endwertes. Dies liegt daran, dass überschüssi-

ges Wasser von der Katalysatoroberfläche desorbiert. Dieser Vorgang kann zeitlich detaillier-

ter aufgelöst in Abbildung 5-17 entnommen werden, die den Molenstrom von CH4 und H2O 

30 s nach dem Umschaltvorgang zeigt. Hierbei ist deutlich zu erkennen, dass die verringerte 

Methanbildung mit einem erhöhten H2O-Anteil im Produktgas, folglich einer erhöhten H2O-

Beladung auf der Katalysatoroberfläche, einhergeht. Die Reaktionsrate nach dem Umschalt-

vorgang ist somit stark abhängig vom Wasseranteil auf der Katalysatoroberfläche.  

Die verzögerte Einstellung einer stationären Reaktionsrate, die abhängig von der Wasserbe-

ladung auf dem Katalysator ist, ist für den instationären Reaktorbetrieb relevant. Bei Lastwech-

sel ändern sich an jeweils gleichen Reaktorpositionen der Umsatz und damit auch der Was-

sergehalt im durchströmenden Gas. Bei vorangegangener höherer Katalysatorbeladung an 

Wasser ist eine kurzzeitig verminderte Reaktionsrate die Folge, was in Kapitel 5.6 noch aus-

führlicher diskutiert wird. 

Abbildung 5-15:  Änderung der Molenströme nach ansteigender Partialdruckänderung von H2O bei T= 

221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m- 3; Umschaltzeit  < 9 s. Messpunktab-
stand: XCO2,pre: 7,0 %; XCO2,post: 4,6 %. Die Molenströme wurden über den korrigierten 
Volumenstrom berechnet.  
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Abbildung 5-16:  Änderung der Molenströme nach absteigender Partialdruckänderung von H2O bei 

T = 221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m- 3; Umschaltzeit  < 9 s. Messpunkt-
abstand: 1,8 s; XCO2,pre: 4,6 %; XCO2,post: 7,0 %. 

Abbildung 5-17:  Änderung der Molenströme nach absteigender Partialdruckänderung von H2O bei T= 

221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m- 3; Umschaltzeit  < 9 s. Messpunktab-
stand 1,8 s; XCO2,pre: 4,6 %; XCO2,post: 7,0 %. 
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5.3.4. Einfluss der stöchiometrischen Partialdruckänderung der Edukte 

Im instationären Reaktorbetrieb ist das Verhalten bei Lastwechsel von großer Bedeutung. 

Hierbei bleibt die Stöchiometrie konstant, jedoch werden sich die Umsätze an gleichen Reak-

torpositionen ändern. Das Verhalten des instationären Reaktors bei ansteigendem Partial-

druck der Edukte (CO2, und H2) und gleichbleibendem stöchiometrischen Verhältnis zeigt Ab-

bildung 5-18. Innerhalb von ca. 30 s erreichen die Bildungsraten von CH4 und H2O einen 

gleichbleibenden Wert. Verglichen mit den Partialdruckänderungen von nur einer Komponente 

wird die stationäre Reaktionsrate also schneller erreicht. Dies lässt den Schluss zu, dass durch 

die unveränderte Stöchiometrie die Partialdruckänderung einen geringeren Einfluss auf die 

Gleichgewichte, die sich auf der Katalysatoroberfläche ausbilden, nimmt. Bei der abfallenden 

stöchiometrischen Partialdruckänderung, die in Abbildung 5-19 dargestellt ist, fällt die Reakti-

onsrate kurzzeitig unter ihren stationären Wert, was durch eine noch vorhandene erhöhte 

Wasserbeladung auf der Katalysatoroberfläche zurückzuführen ist.  

 

Abbildung 5-18:  Änderung der Molenströme nach ansteigender, stöchiometrischer 
Partialdruckänderung von H2 und CO2  bei T= 221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, 

t  = 72 s kg m-3; Umschaltzeit < 9 s. Messpunktabstand: 1,8 s; XCO2,pre: 15,5 %; 
XCO2,post: 5,8 %. 
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5.3.5. Reaktionsstart mit wasserbeladener Katalysatoroberfläche 

Bei niedriger Last (hoher Verweilzeit) werden bereits im vorderen Reaktorbereich hohe Um-

sätze und somit hohe Wasserkonzentrationen erreicht, während 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 plötzlichen Reaktionsstart, bei-

spielsweise bei einem Wechsel zu höherer 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 Katalysatoroberfläche (0 % Vor-

beladung) ist ein zeitlich begrenztes Überschwingen der Methanbildungsrate auf den vierfa-

chen stationären Wert und damit verbunden eine leichte H2O-Überproduktion, die in der Zeit 

von 10 bis 30 s nach Reaktionsstart zunächst leicht hemmt und anschließend wieder in einen 

stationären Wert läuft. Ist die Wasserbeladung im Vorfeld der Reaktion auf dem Katalysator 

bereits erhöht, benötigt das System länger um eine stationäre Reaktionsrate zu erreichen. 

Hierbei korreliert die gehemmte Methanbildung mit dem verbleibenden Überschuss an H2O 

auf der Katalysatoroberfläche. 

 

Abbildung 5-19:  Änderung der Molenströme nach absteigender, stöchiometrischer 
Partialdruckänderung von H2 und CO2  bei T= 221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, 

t  = 72 s kg m-3; Umschaltzeit < 9 s. Messpunktabstand: 1,8 s; XCO2,pre: 5,8 %; 
XCO2,post: 15,5 %. 
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Abbildung 5-20:  Molenstrom von CH4 nach Reaktionsstart am Reaktorausgang mit einer Vorbeladung 

von 0%, 20% und 40% H2O. T= 221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m-3; 
Umschaltzeit < 9 s. Messpunktabstand: 1,8 s; XCO2,post: 7,0 %. 

Abbildung 5-21:  Molenstrom von H2O nach Reaktionsstart mit einer Vorbeladung von 0%, 20% und 

40% H2O. T= 221°C, pges = 1 bar,  Rest Ar/N2, t  = 72 s kg m-3; Umschaltzeit < 9 s. 
Messpunktabstand: 1,8 s; XCO2,post: 7,0 %. 
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Für den instationären Reaktorbetrieb wird aus den Untersuchungen, die in Kapiteln 

5.3.1 bis 5.3.5 beschrieben wurden, folgendes abgeleitet:  

1) Werden die Partialdrücke von CO2 oder H2 verändert, treten instationäre Effekte auf, die 

weitere Untersuchungen auf der Katalysatoroberfläche erfordern, um die Vorgänge auf 

der Oberfläche besser zu verstehen und die Reaktion in einer Modellierung abbilden zu 

können. Dies ist jedoch eher von akademischem Interesse, da sowohl die Dauer als auch 

der Einfluss im technischen instationären Betrieb vernachlässigbar sind.  

2) Werden die Partialdrücke von CO2 und H2 hingegen stöchiometrisch erhöht oder verrin-

gert, ist im Rahmen der Messgenauigkeit der Einfluss auf die Methanisierung gering. 

3) Den größten Einfluss auf die Reaktionsrate hat in der instationären Umschaltphase eine 

Wasserbeladung auf der Katalysatoroberfläche (siehe Abbildung 5-17 und Abbildung 

5-20). Sofern im instationären Betrieb die Wasserbeladung auf dem Katalysator höher ist 

als im stationären Betrieb, ist die tatsächliche Reaktionsrate geringer als die berechnete 

stationäre Kinetik. Umgekehrt bedeutet das: Sobald im instationären Betrieb die Wasser-

beladung unterhalb ihres stationären Wertes liegt, ist die tatsächliche Reaktionsrate höher 

als es die stationäre Kinetik voraussagt. Beide Fälle werden in Kapitel 5.6 am technischen 

und gekühlten Rohrreaktor näher diskutiert und die Ergebnisse der Untersuchungen vor-

gestellt.  

5.4 Thermogravimetrische Wasserdampf-Adsorptionsmessungen 

unter Reaktionsbedingungen 

In Kapitel 5.3 wurden instationäre Effekte bei stöchiometrischer Zusammensetzung der Edukte 

hauptsächlich auf den Einfluss der Wasserbeladung auf der Katalysatoroberfläche zurückge-

führt. Diese Annahme soll nun mit einem einfachen Adsorptionsmodell unter Reaktivbedingun-

gen, das mit dem LHHW-Ansatz in einem eindimensionalen, zeitabhängigen Modell verknüpft 

wird, modelliert werden. Hierfür wird zu Beginn die Methode zur Bestimmung der Beladungen 

bei variierenden Bedingungen erläutert. Anschließend 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 anschließend die Über-

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 

CO2 und H2, bestimmt. Es gelten folgende Annahmen und Vereinfachungen:  

¶ Der Einfluss des H2- und CO2-Partialdrucks auf die Wasserbeladung wird vernachläs-

sigt. 

¶ Das Ad-/Desorptionsgleichgewicht hat sich nach 30 Minuten vollständig eingestellt.  

¶ Die Masse von H2 und CO2 auf der Katalysatoroberfläche wird vernachlässigt. 

¶ 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 für die Auswertung relevanten 

Messpunkten dargestellt. Die Vorbehandlung des Katalysators wurde in Kapitel 4.1.3 erläutert. 

 

Der Katalysator wird für drei Stunden bei 310 °C mit einer H2/N2-Mischung reduziert und dann 

mit Stickstoff überströmt (mKat =  m0). Zu Beginn des Messzyklus wird ein vorgemischtes Re-

aktivgas, das mit Stickstoff verdünnt worden ist, hinzugeschaltet. In Folge der Reaktion wird 

Wasser gebildet, das sich auf dem Katalysator akkumuliert und eine Massenzunahme bewirkt. 

Die Adsorption von CO2 und H2 erfolgt in den ersten Sekunden und hat keine signifikanten 

Auswirkungen auf die Massenzunahme, weshalb sie vernachlässigt wird. Nachdem ein stati-

onärer Wert (ma,0). erreicht worden ist, werden dem Eduktgasstrom über den Sättiger variie-

rende Wasserdampfanteile beigemischt. Die Massenzunahme der Probe steigt zunächst stark, 

flacht anschließend ab und erreicht auch nach mehreren Stunden keinen stationären Wert. 

Deshalb wurde der Messwert, der dreißig Minuten nach der Zugabe von Wasserdampf detek-

tiert worden ist, als stationäre Wasserbeladung unter den gegebenen Bedingungen festgelegt 

(ma,30).  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 stationäre Wert nicht innerhalb der ersten 30 min erreicht wird (md,30 > ma,0). Weitere Un-

tersuchungen haben ergeben, dass bei höheren Temperaturen das Wasser wieder vollständig 

von der Oberfläche desorbiert. Die Annahme, dass sich das Ad-/Desoptionsgleichgewicht 

nach 30 Minuten vollständig einstellt, ist somit nicht gerechtfertigt, allerdings aus experimen-

tellen Gründen notwendig.  

 

Abbildung 5-22:  Messzyklus der Adsorptionsmessungen; Volumenstrom durch TGA: 30 l·h-1; TProbe: 
223 °C.  



Thermogravimetrische Wasserdampf-Adsorptionsmessungen unter Reaktionsbedingungen 

65 

 

5.4.2. Bestimmung der Wasserdampf-Adsorptionsisothermen 

Die Wasserbeladungen auf der Probe (Tabelle 5-6) können über das Adsorptionspotential A 

(siehe Gl. (5.15)) nach Polànyi [97] aufgetragen werden; diese Auftragung kann Abbildung 

5-23 entnommen werden. Aus der Regressionsgerade lassen sich die Konstanten   und Ὁ 

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 über das Adsorptionspotential eine 

Temperaturunabhängigkeit mitbringt, was die spätere Modellierung vereinfacht. Daher wird 

auch ein vom kinetischen Ansatz abweichendes Adsorptionsverhalten, bei dem ein Verhalten 

nach Langmuir angenommen wird, in Kauf genommen.  

ὢ ὴ  Ὡ    άὭὸ    ὃ ὙὝ ÌÎ ȟ    (5.15) 

 

 

 

Tabelle 5-6:  Ermittelte Massenzunahme aus der Wasserbeladung der Probe unter Reaktivbe-
dingungen (11,5 % CO2, 48 % H2, Rest N2/H2O) bei variierenden Wasseranteilen 
von 5 ï 14 Vol.-% und Temperaturen. 

Probentemperatur 

 in °C 

□╪ȟ ɀ □

□
 

5 % H2O 

□╪ȟ ɀ □

□
 

9,6 % H2O 

□╪ȟ ɀ □

□
 

13,6 % H2O 

150 1,32 % 1,61 % - 

185 1,11 % 1,20 % 1,25 % 

223 0,75 % 1,02 % 1,07 % 

Abbildung 5-23:  Messpunkte mit Fit für die Gleichung nach dem Adsorptionspotential nach Polanyi; 
T = 150-223°C, 48% H2, 11,5% CO2, 0,05-0,14 bar H2O, Rest N2 
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5.4.3. Modellierung der TGA-Messungen 

Zur Modellierung der diffusiven Stofftransportwiderstände wird ein ĂLinear-Driving-Forceñ-An-

satz nach Glueckauf [107] verwendet. Ursprünglich für poröse Feststoffpartikel hergeleitet, be-

inhaltet dieser Ansatz einige Vereinfachungen, um das Diffusionsverhalten linear und mit ge-

ringem Rechenaufwand zu beschreiben. Der  Ὧ -Faktor (vgl. Gl. (5.16)), der die Stofftrans-

portwiderstände darstellt, kann auch empirisch ermittelt werden [109]. 

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

Ὧ -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 Ὧ -Ansatz und zum anderen an der Streuung 

der Messdaten. Weiterhin werden die Proben in einem horizontal überströmten System (TGA) 

gemessen, was ebenfalls lokale Konzentrationsgradienten an der Feststoff-Gasphasengrenze 

der Probe zur Folge haben kann. Ungefähr 50 bis 70 % der Massenzunahme findet innerhalb 

der ersten Minute statt, weshalb die Priorität im Modell auf eine möglichst gute Übereinstim-

mung mit den Messwerten in diesem Zeitraum gelegt wird. Die Adsorptionsmessungen zeigen, 

dass ein Ὧ -Wert von 0,02 am besten übereinstimmt.  

Tabelle 5-7: Aus Abbildung 5-23 für den Ansatz in Gl. (5.15) ermittelte Konstanten 

 πȟπσςω   

Ὁ ρψȟςψ   

ὢ

ὸ
Ὧ ὢ ὢ   (5.16) 

Abbildung 5-24: Nach Gl. (5.15) ermittelte Isothermen und Messpunkte bei 150°C, 185°C und 223°C. 
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Etwa 70 % der Wasserbeladung desorbieren (siehe Abbildung 5-26) innerhalb der ersten 

30 Sekunden. Dieses Verhalten lässt sich am besten mit einem Ὧ -Wert von 0,05 abbilden. 

Während der Desorptionsvorgang im Experiment auch nach 30 Minuten noch nicht vollständig 

abgeschlossen ist (vgl. Kap. 5.4.1), sagt das Modell eine vollständige Desorption von über-

schüssigem Wasser bereits nach zwei bis drei Minuten voraus. Mithilfe des Ὧ -Modells kön-

nen die TGA-Messungen nicht zufriedenstellend abgebildet werden, weshalb das Modell im 

Folgenden am isothermen Festbettreaktor getestet wird.  

Abbildung 5-25:  Modellierung der Adsorption von H2O auf dem Katalysator mit verschiedenen kLDF 
Werten; Eine detaillierte Auftragung der Einzelmessungen befindet sich in Abbildung 
9-1. 
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5.4.4. Modellierung des isothermen Festbettreaktors unter Berücksich-

tung der Wasseradsorption  

Als Ausgangspunkt und zum Vergleich wird ein eindimensionales Modell eines isothermen 

Festbettreaktors ohne Berücksichtigung der Adsorption herangezogen. Hierzu werden die 

Massenbilanz nach Gl. (4.13), die Änderung der Strömungsgeschwindigkeit nach Gl. (4.17) 

und  die Reaktionsrate nach Gl. (5.12) verwendet.  

Um den Einfluss der Wasserbeladung auf der Katalysatoroberfläche in das Modell zu integrie-

ren, wird in eine Festphase/feste Oberfläche im Modell eingefügt. Für die Änderung der Was-

serbeladung auf der Festphase wird Gl. (4.18) verwendet. Das Reaktormodell mit Adsorpti-

onsmodell (im Weiteren als Ὧ -Modell bezeichnet) wird mit der Massenbilanz aus Gl. (4.19) 

und der Änderung der Strömungsgeschwindigkeit nach Gl. (4.20) modelliert. Die Berechnung 

der Reaktionsrate erfolgt nach einer Modifizierung von Gl. (5.12). Hierbei wird Gl. (5.15) so 

umgeformt, dass der H2O-Partialdruck aus der Wasserbeladung statt aus dem Partialdruck im 

durchströmenden Gas berechnet wird (siehe Gl. (5.17)). An dieser Stelle sei erwähnt, dass 

das durch Methanisierung entstehende Wasser sowohl im Modell ohne Adsorption als auch 

im Ὧ -Modell in der Massenbilanz der Gasphase berücksichtigt wird. Um die physikalischen 

Vorgänge korrekt wiederzugeben, müsste im Ὧ -Modell das Wasser auf der Festphase ver-

bleiben und erst von dort in die Gasphase übergehen. Das führt jedoch dazu, dass die Reak-

tionsrate aus dem kinetischen Ansatz bei Ὧ -Werten < 1 unterschätzt wird, da sich Wasser 

auf der Festphase akkumuliert und der aus der Wasserbeladung errechnete H2O-Partialdruck 

für den LHHW-Ansatz höher ausfällt als in der Gasphase. Wird das entstehende Wasser in 

der Massenbilanz der Festphase berücksichtigt, so führt das im stationären Fall dazu, dass 

Abbildung 5-26:  Modellierung der Desorption von H2O auf dem Katalysator mit verschiedenen kLDF 
Werten; Eine detaillierte Auftragung der Einzelmessungen befindet sich in Abbildung 
9-2. 
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der H2O-Partialdruck, wenn dieser für die Kinetik über die Festphase berechnet wird (Gl. 

(5.17)) höhere Werte annimmt als in der Gasphase tatsächlich vorhanden sind. Das ergibt eine 

zusätzliche Hemmung der Reaktion, die wiederum abhängig vom Ὧ -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 Ὧ -Werten dargestellt.  

 

Es ist deutlich zu erkennen, dass bei einer Berechnung mit dem Ὧ -Modell die zeitlich ver-

zögerte Einstellung eines stationären Zustands, die sich in der Messung zeigt, im Trend abge-

bildet werden kann. Während bei einem Reaktormodell mit vernachlässigter Wasseradsorp-

tion (Standardmodell) eine Einstellung auf neue stationäre Bedingungen innerhalb von weni-

gen Sekunden erfolgt, benötigt das Ὧ -Modell je nach Ὧ -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 Katalysatorschüttung gebunden ist als das Mo-

dell vorhersagt. An dieser Stelle sei nochmal auf die Zusammensetzung des Festbettes ver-

wiesen. Zur Verdünnung des Katalysators wurde aus strömungstechnischen Gründen g-Al2O3 

verwendet (siehe 4.1.2.), das ebenfalls Wasser adsorbiert. Um dies zu berücksichtigen, wurde 

ὶ
Ὧ Ͻ ὴȟ Ͻ ὴȟ

ρ ὑϽὴȟ ὑϽὴȟ ὑϽὴȟ
   άὭὸ   ὴ

ὴ ȟ

Ὡ

Ͻ
 

 (5.17) 

άὭὸ  Ὧ ὯȟὩ
Ὁὃ

   όὲὨ   ὑ ὯȟὩ
ЎὥὨίȟὭὌ

   

Abbildung 5-27:  Messung und Modellierung der normierten Molenstromzunahme mit variierenden 
kLDF Werten von CH4 und H2O bei abfallendem H2O-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 Molenströme siehe Abbildung 9-3. 
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mithilfe von Morimoto [147] die Beladung von Wasser auf g-Al2O3 abgeschätzt. Unter der Vo-

raussetzung, dass sich die Isotherme von g-Al2O3 vergleichbar zu der des Katalysators verhält, 

wurde angenommen, dass die Wasserbeladung des verdünnten katalytischen Festbetts bei 

gleichen Bedingungen jetzt eine 19-fach höhere Speicherkapazität besitzt. In Abbildung 5-28 

ist die Modellierung aus Abbildung 5-27 mit einer 19-fachen Wasserspeicherkapazität der 

Schüttung dargestellt.  

 

Die Modellierungen mit dem Ὧ -Modell zeigen eine verbesserte Übereinstimmung zu den 

experimentellen Daten. Auch der gemessene Molenstrom von H2O am Reaktorausgang deckt 

sich nun besser mit dem Modell. Der Effekt einer langsameren stationären Einstellung der 

Reaktionsrate lässt sich wie folgt erklären: 

Die Wasserbeladung auf der Katalysatoroberfläche 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-

fläche in die Gasphase, die das Festbett durchströmt. Entscheidend für die Menge, die von 

der Katalysatoroberfläche desorbiert, ist neben dem geschwindigkeitsbestimmenden Ὧ -

Faktor der Gradient zwischen aktueller Beladung und Gleichgewichtsbeladung. Letztere ist 

abhängig vom Wasserdampfpartialdruck in der Gasphase. Während im ersten Segment des 

Reaktors immer die Eingangsgaszusammensetzung vorliegt, sind die Gaszusammensetzun-

gen in den darauffolgenden Segmenten von den vorherigen abhängig. Eine höhere Wasser-

kapazität der Katalysatorschüttung hat zur Folge, dass sich die Differenz zwischen Beladung 

Abbildung 5-28:  Normierte Messung und Modellierung des Molenstroms mit variierenden kLDF Werten 
von CH4 und H2O bei abfallendem H2O-Partialdruck bei 19-facher H2O Speicherka-

pazität 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.  
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und Gleichgewichtsbeladung langsamer verringert. Je größer diese Differenz ist, desto mehr 

Wasser geht von der Festphase in die Gasphase über. Im darauffolgenden Segment verringert 

ein höherer Wasseranteil in der Gasphase die Differenz zwischen Beladung und Gleichgewicht 

und somit die Triebkraft der Desorption. Die Desorption von überschüssigem Wasser auf der 

Katalysatoroberfläche erfolgt somit nicht an allen Stellen des Reaktors gleichzeitig, sondern 

beginnt am Reaktoreingang und wandert zum Reaktorausgang.  

Die instationären Einflüsse durch die Wasserbeladung auf der Oberfläche eines Reaktors kor-

relieren somit mit der Wasseraufnahmekapazität des Katalysators, der Kinetik der Desorption 

und der Länge des Festbettreaktors.  

5.5 Modellierung eines wandgekühlten Rohrreaktors unter statio-

nären Bedingungen 

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der Modellierung eines wandgekühlten Rohrreaktors 

im stationären Zustand vorgestellt mit den Messergebnissen verglichen. Der Fokus liegt hier-

bei auf dem Wärmetransport und der Korrektur der Kinetik aus Kap. 5.2.  

5.5.1. Bildung eines 1-dimensionalen stationären Modells 

Zur Bildung des eindimensionalen (axial) stationären Modells wird von der allgemeinen Stoff- 

und Wärmebilanz entsprechend Gl. (2.25) und Gl. (2.26) ausgegangen und für den stationären 

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 verkürzt. Verwendet wird die radiale 

Durchschnittstemperatur, die unter Anwendung von Gl. (4.24) in die Maximaltemperatur bei 

ὶ π umgerechnet wird (Herleitung siehe [44]); diese Maximaltemperatur wurde auch experi-

mentell bestimmt. Alle verwendeten Annahmen für das Modell und die Berechnung der Para-

meter finden sich in Kap. 4.3 und werden an dieser Stelle nicht mehr wiederholt.  

ὧ

ὼ
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 (5.19) 

Die Massenbilanz in Gl. (5.18) ist abhängig von der Änderung der Strömungsgeschwindig-

keit  die durch die Stöchiometrie der Reaktion hervorgerufen wird, sowie von der Kon-

vektion ό  und der Reaktionsrate ὶ .  

Gl. (5.19) zeigt die Energiebilanz, die abhängig von der Konvektion ”ὧȟό  und von der 

Änderung der Strömungsgeschwindigkeit  ist. Der Wärmeabtransport aus dem System 

findet über die Reaktorwand statt und wird mit dem allgemeinen Wärmedurchgangskoeffizien-

ten Ὧ berechnet. Die verwendeten Parameter hierfür sind die radiale Wärmeleitfähigkeit ‗ , 
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der Wärmeübergangskoeffizient an der Reaktorwand ȟ (Gl. (4.23)) und die Temperaturdif-

ferenz. Die Wärmeleitung in axialer Richtung wird mit ‗ ȟ  berücksichtigt. Der Quellterm wird 

durch die Enthalpie der Reaktion ɝὌ und die Reaktionsrate bestimmt. Die Versuche wurden 

mit zwei verschiedenen Gaszusammensetzungen bei drei unterschiedlichen Volumenströmen 

und Wandtemperaturen von 170 °C (siehe Anhang) sowie 180 °C durchgeführt.  

Die gemessenen und modellierten Temperaturprofile und Umsätze bei einer Wandtemperatur 

(= Reaktorkühltemperatur Tcool) von 180 °C sind in Abbildung 5-29 dargestellt.  

 

 

 

Abbildung 5-29: Gemessene und modellierte Temperaturprofile bei einer Eingangszusammenset-
zung von 63 % H2 mit 15 % CO2, Rest N2 (Methansubstitution) und 80 % H2 mit 
20 % CO2 bei einer Reaktorkühltemperatur (Tcool) von 180°C. 
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Als Gaszusammensetzungen wurden verwendet:  

¶ Methanisierung von Biogas (63 % H2, 15 % CO2, 22 % N2): Hierbei wird von einem Biogas 

mit 60 % CH4 und 40 % CO2 ausgegangen, das leicht überstöchiometrisch mit H2 versetzt 

wird. Da CH4 keinen Einfluss auf die Reaktionsrate hat (siehe Kap. 5.2) wird es aus ana-

lytischen Gründen durch Stickstoff substituiert.  

¶ Methanisierung von CO2 (80 % H2, 20 % CO2): Hierbei wird von reinem CO2 ausgegan-

gen, beispielsweise aus einer Druckwechseladsorption, welches für die Methanisierung 

stöchiometrisch mit H2 versetzt wird.  

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

  

Das modellierte Temperaturprofil gibt die Messwerte insbesondere beim Biogassubstitut 

(links) gut wieder. Bei einer Zusammensetzung von 80 % H2 und 20 % CO2 wird allerdings der 

Hotspot unterschätzt. Die Umsätze werden vor allem beim Biogassubstitut für zu höhere Vo-

lumenströme durch das Modell systematisch überschätzt. Während im Folgenden die Ein-

flüsse unterschiedlicher Wärmeabfuhrparameter näher diskutiert werden, wird die Kinetik in 

5.5.2. näher behandelt.  

Tabelle 5-8:  Berechnete Parameter für die Reaktormodellierung der Methanisierung von Bio-
gas und reinem CO2 bei einer Reaktorkühltemperatur von 180 °C. 

 Biogas-Methanisierung reine CO2-Methanisierung 

 ὠ ςπ ὰȾὬ ὠ ρππ ὰȾὬ ὠ ςπ ὰȾὬ ὠ ρππ ὰȾὬ 

Wärmedurchgangs 
koeffizient   Ὧ 

χφ ψσψυ χυχχ ψσψυ 

Wärmeübergangs- 
koeffizient     

ςσωςττ ςυψςφφ ςσψςτυ ςφπςφω 

radiale Wärmeleit- 
fähigkeit   ‗  

πȟςψ πȟσρ πȟςψ πȟσρ 

Wärmekapazität 

ὧ 
σρσυ σρσσ σςσψ σςστ 
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Die radiale Wärmeleitfähigkeit ‗  der Katalysatorschüttung besteht aus dem statischen ‗  

und einem dynamischen Anteil, der von der Strömungsgeschwindigkeit abhängig ist (siehe Gl. 

(4.39)). Zur Berechnung der Ruhebettleitfähigkeit wird das Modell nach Zehner-Bauer-Schlün-

der herangezogen [113, 122]. Für den reduzierten Katalysator sind die benötigten Eigenschaf-

ten nicht bekannt, weshalb Werte aus dem oxidierten Zustand (” ȟ”), eine Wärmeleitfähig-

keit des Partikels analog zu Ghaib [52] ( 5 W m-1 K-1) und eine zylindrische Geometrie heran-

gezogen werden. Hiermit wird eine Ruhebettwärmeleitfähigkeit ‗  von 0,27 W m-1 K-1 be-

stimmt, die jedoch einigen Unsicherheiten unterliegt. Die Wärmeleitfähigkeiten abhängig von 

der Strömungsgeschwindigkeit sind in Abbildung 5-30 dargestellt.  

Da die Ruhebettwärmeleitfähigkeit, die als Vereinfachung ebenfalls für die axiale Wärmeleit-

fähigkeit herangezogen wird, bei den gewählten Reaktionsbedingungen der dominierende Pa-

rameter für die radiale Wärmeleitfähigkeit ist, wird dieser Wert (Abbildung 5-31) bei der Mo-

dellierung im Bereich von 0,24 bis 0,3 W m-1 K-1 variiert.  

 

Abbildung 5-30: Abhängigkeit radialer lrad (Gl. (4.39)) und axialer Wärmeleitfähigkeit lax 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 % CO2 bei einem Um-
satz von 50 %. 
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Bei einer Änderung von ‗  bleibt der Verlauf des Temperaturprofils erhalten (siehe Abbil-

dung 5-31) und wird lediglich zu höheren bzw. niedrigeren Temperaturen verschoben, was nur 

zu einer minimalen Umsatzänderung führt. Mithilfe von ‗  lässt sich somit nur eine systema-

tische Unter- oder Überschätzung 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 Wärmeleitfähigkeit gezeigt. Hierbei ist festzu-

stellen, dass bei höheren Volumenströmen der Einfluss der axialen Wärmeleitfähigkeit ver-

nachlässigbar ist. Bei geringen Volumenströmen ist der Einfluss im Hotspotbereich hingegen 

deutlich erkennbar. Zur Vereinfachung wird für die axiale Wärmeleitfähigkeit die Ruhebettwär-

meleitfähig angenommen. An dieser Stelle soll angemerkt werden, dass die axiale Wärmeleit-

fähigkeit im Zündverhalten des Reaktors einen entscheidenden Einfluss hat (Kapitel 5.7). Die 

Modellierung ohne axiale Wärmeleitfähigkeit sagt bei niedrigem Volumenstrom (0,016 m.s-1  

18 l h-1) eine Zündtemperatur von 7 K, bei hohem Volumenstrom (0,2 m.s-1  226 l h-1) eine 

Zündtemperatur 1 K unterhalb der Zündtemperatur unter Berücksichtigung axialer Wärmelei-

tung vorher. Es kann festgehalten werden, dass der Hotspot trotz möglicher Veränderungen 

in der Wärmeleitfähigkeit nicht ausreichend abgebildet werden kann und bei höheren Volu-

menströmen ein zu hoher Umsatz vorhergesagt wird.  

 

Abbildung 5-31: Gemessene und modellierte Temperaturprofile bei einer Eingangszusammenset-
zung von 63% H2 mit 15% CO2, Rest N2 (Biogassubstitution) und 80%H2 mit 20% 
CO2 bei einer Reaktorkühltemperatur (Tcool) von 180°C. Modellierungen mit Werten 
von 0,24, 0,27 und 0,30 W m-1K-1 für die Ruhebettwärmeleitfähigkeit. 
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5.5.2. Korrektur des Modells  

Die kinetischen Messungen in Kapitel 5.2 wurden unabhängig von den in Kapiteln 5.5 und 5.6 

untersuchten Szenarien im technischen Einzelrohrreaktor durchgeführt. Daher stimmen die 

gemessenen Zusammensetzungen bei der Kinetik nur in wenigen Fällen mit der auftretenden 

Gaszusammensetzung im technischen Rohrreaktor überein. (Hierzu wird auf eine graphische 

Darstellung der kinetischen Messwerte im Anhang verwiesen (Abbildung 9-5).) Folglich wird 

eine Korrektur des kinetischen Modells über Versuche im gekühlten Rohrreaktor durchgeführt.  

Die inhibierende Wirkung von Wasser auf die Reaktionsrate selbst bei geringen Umsätzen 

wurde in Kapitel 5.2.3 erwähnt und die in Kapitel 5.3.5 vorgestellten Ergebnisse haben dies 

bestätigt. Daher ist davon auszugehen, dass der ermittelte kinetische Ansatz die Reaktionsrate 

bei geringen Umsätzen ebenfalls unterschätzt, da der Einfluss von Produktwasser in den Mes-

sungen vernachlässigt wurde. Dies wird aus den Temperaturprofilen, die in Kap. 5.5.1 abge-

bildet sind deutlich. Hier ist eine Unterschätzung des Hotspots als Folge einer zu geringen 

Reaktionsrate zu sehen. Weiterhin zeigen die Ergebnisse, dass die modellierten Umsätze für 

 

Abbildung 5-32: Gemessene und modellierte Temperaturprofile bei einer Eingangszusammenset-
zung von 63 % H2 mit 15 % CO2, Rest N2 (Biogassubstitution) und 80 % H2 mit 20 % 
CO2 bei einer Reaktorkühltemperatur (Tcool) von 180°C. Modellierung mit und ohne 

Einfluss der axialen Wärmeleitfähigkeit laxial. 
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höhere Volumenströme überschätzt werden, was darauf zurückzuführen ist, dass die Reakti-

onsrate bei mittleren und höheren Umsätzen überschätzt wird. Es wird daher ein Korrekturfak-

tor A in die Kinetik eingefügt, der bei niedrigen Wasserpartialdrücken die Aktivität um bis zu 

11 % erhöht und bei Wasseranteilen von > 10 % die Aktivität um 10 % absenkt. Die Aktivitäts-

funktion ist in Abbildung 5-33 dargestellt und der Einfluss auf den Umsatz in Abbildung 5-34.  

 

Abbildung 5-33: Verlauf der Aktivität in Abhängigkeit des H2O-Partialdrucks (Volumenanteil).  
 

 

Abbildung 5-34: Einfluss der korrigierten Aktivitätsfunktion auf den Umsatz in Abhängigkeit der mo-
difizierten Verweilzeit bei einer stöchiometrischen Eingangszusammensetzung von 
H2 und CO2 und Tcool = 180°C. 

Hierbei wird deutlich, dass die Auswirkung der Korrektur bei niedrigen Umsätzen gering ist, 

jedoch bei höheren Umsätzen erkennbar wird. Im integral bestimmten Parityplot (Anhang Ab-

bildung 9-6) ist zu sehen, dass bei geringen Umsätzen die Werte von Messung und Modell 
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besser übereinstimmen 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 für 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 Übereinstimmung von Messung und Modell 

werden verbessert, sondern auch die Abweichung der Umsätze. An dieser Stelle sei erwähnt, 

dass neben den dargestellten Temperaturprofilen auch weitere Profile, z.B. aus Kapitel 5.6, 

zur Beurteilung des Aktivitätsfaktors herangezogen wurden. 

 

Abbildung 5-35: Gemessene und modellierte Temperaturprofile bei einer Eingangszusammenset-
zung von 63 % H2 mit 15 % CO2, Rest N2 (Biogassubstitution) und 80 % H2 mit 20 % 
CO2 bei einer Reaktorkühltemperatur (Tcool) von 180°C. Modellierungen mit (Modell, 
korr) und ohne (Modell) korrigiertem Aktivitätsfaktor A. 
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5.6 Instationäre Untersuchungen am wandgekühlten Rohrreaktor 

In diesem Kapitel wird das Verhalten eines technischen Einzelrohrreaktors bei instationärer 

Betriebsweise beschrieben und mit unterschiedlichen Modellen dargestellt, die sich die Ergeb-

nisse der vorherigen Kapitel zu Nutze machen und zusammenfügen. Mithilfe der stationären 

Kinetik aus Kap. 5.2 wurde in Kap. 5.5 ein Modell eines wandgekühlten Rohrreaktors entwi-

ckelt und korrigiert. Weiterhin wurden kinetische Einflüsse einer instationären Betriebsweise 

in Kap. 5.3 identifiziert und sollen unter Verwendung eines Adsorptionsmodells für Wasser aus 

Kap. 5.4 in einem weiteren Modell berücksichtigt werden. Zu Beginn werden hierfür die Ergeb-

nisse der Adsorption der Edukte und von Wasser auf der Katalysatoroberfläche ohne Reaktion 

vorgestellt. In Kap. 5.6.2 werden notwendige Parameter für das Modell mit Wasseradsorption 

ermittelt und mit dem in Kap. 5.5 gezeigten gängigen Literaturmodell verglichen. Diese Modelle 

werden im Anschluss (Kap. 5.6.3 ï Kap. 5.6.5) bei unterschiedlichen Laständerungen ange-

wendet und mit den Messungen verglichen.  

5.6.1. Adsorption der kinetisch relevanten Edukte und Produkte 

Für die Untersuchung der instationären Effekte im technischen Rohrreaktor ist das Verhalten 

des Reaktors auf die für die Kinetik relevanten Stoffe (CO2, H2 und H2O) ohne Reaktion wichtig. 

Hierfür wurden auf eine unbeladene Katalysatoroberfläche ein 10 %-iger Anteil an CO2, H2 

oder H2O in N2 gegeben (siehe Abbildung 5-36). 

 

Abbildung 5-36: Temperaturprofil des Rohrreaktors bei Tcool = 180°C nach Zugabe von 10% H2, CO2, 

H2O in N2. t  = 7328 s kg m- 3 (STP) 

Für CO2 sind entlang der gestrichelten Linien (vgl. Abbildung 5-36) in Abbildung 5-37 Tempe-

raturprofile über der Zeit an der Reaktorposition l = 10 cm und über die gesamte Reaktorlänge 

120 s nach Zugabe von CO2/N2 aufgetragen. Bei allen relevanten Stoffen wird eine Tempera-

turerhöhung beobachtet, die sich durch den Rohrreaktor zieht. Da keine Reaktion stattfindet, 

wird die Temperaturerhöhung durch die Adsorptionsenthalpie hervorgerufen. Im instationären 

Reaktorbetrieb ist bei Umschaltvorgängen folglich die Adsorptionsenthalpie messbar und in 

der Interpretation zu berücksichtigen. Auf eine Quantifizierung wurde im Rahmen dieser Arbeit 

verzichtet.  


































































































































