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Kurzfassung

Validierung eines gekuhlten Rohrreaktors fir die katalytische
Methanisierung von CO: - vom Pilot- in den
DemonstrationsmaBstab

Die Power-to-Gas-Technologie insbesondere die Power-to-Methane-Variante ermdglicht die
Nutzung der vorhandenen Gasinfrastruktur in Osterreich und CO2 in Form von synthetischem
Erdgas zu binden. Da bestehende Methanisierungskonzepte mit Festbettreaktoren ein
herausforderndes Warmemanagement mit ausgepragten Temperatur-Hotspots aufweisen
soll im Rahmen dieser Masterarbeit ein dinner Doppelrohrreaktor mit aktiver Kihlung
vermessen und dessen Ergebnis in einem Simulationsmodell nachgebildet werden. Anhand
dieser Simulation erfolgt eine Hochskalierung des Reaktors fir einen erhdéhten COo-
Durchsatz im groBindustriellen MaBstab. Der mittels Thermaldél gekihlte Rohrreaktor
(Di=14 mm) wird in die bestehende Pilotanlage am Lehrstuhl fir Verfahrenstechnik des
industriellen Umweltschutzes an der Montanuniversitat Leoben eingebaut. Die Vermessung
des Betriebsverhaltens erfolgt mithilfe mehrerer Versuchsreihen unter der Variation von
Druck- und Durchfluss. Die gewonnenen Ergebnisse der experimentellen Versuche werden
in unterschiedlichen Simulationsmodellen in Aspen Plus® abgebildet. Nach der Auswahl von
geeigneten Betriebspunkten erfolgt die Hochskalierung fir eine Verwertung von 800
bis 20 000 kg CO2> pro Tag. FUr die Dimensionierung werden die Abmessungen von
Rohrbiindel und Gehduse berechnet und das Rohrlayout schematisch dargestellt. Die
Labortests zeigen, dass mit handelsiblichem Schittkatalysator CO2-Umsétze zwischen 90 -
99 % im Bereich von 4 bis 10 bar in einer Reaktorstufe méglich sind. Die in Osterreich
gultigen Einspeisekriterien kénnen durch eine zweite Reaktorstufe gewahrleistet werden.
Eine Anndherung der simulierten an die experimentellen Ergebnisse gelang mit einer
Abweichung von *1 %, sodass eine realitdtsnahe Hochskalierung fur einen industriellen
Reaktor durchfiihrbar ist. Bei einem Tagesumsatz von 20 000 kg CO. (Betriebspunkt:
12000 h', 8 bar) werden 2021 Rohre mit Di=14 mm bendtigt. Die AuBenschale des
Rohrbindelreaktors weist bei dieser Dimension einen Durchmesser von 1,104 m auf. Durch
das optimierte Wéarmemanagement im aktiv geklhlten, im Durchmesser reduzierten
Doppelrohrreaktor konnten trotz gesteigerter Durchflisse hohe CO.-Umsatze erreicht
werden. In Kombination mit der simulierten Hochskalierung sind die Betriebsmittel fir die
zukunftige Entwicklung weiterer Prototypen abschéatzbar.



Abstract

Validation of a cooled tubular reactor for the catalytic methanation
of CO: - from the pilot- to demonstration scale

The power-to-gas technology - particularly power-to-methane - enables the use of the
existing gas infrastructure in Austria and binds CO: in the form of synthetic natural gas. Since
existing methanation concepts with fixed-bed reactors exhibit challenging thermal
management with temperature hotspots, a validation of a thin double-tube reactor with active
cooling is the main target of this master's thesis. The experimental results are reproduced in
a simulation model for a future upscale of the reactor. Based on the simulation, the CO:
throughput of the reactor increased to a large industrial scale. The tubular reactor
(Di=14 mm) cooled by thermal oil will be installed in the existing pilot plant at the Chair of
Process Engineering for Industrial Environmental Protection at the University of Leoben. The
operating behavior is investigated with several test series under pressure and input flow rate
variations. The obtained results from the experimental tests are mapped in different
simulation models in Aspen Plus®. After selecting suitable operating points, the upscaling
calculation is executed for a throughput of 800 to 20 000 kg CO- per day. By calculating the
dimensions of the bundle and casing, the number of reactor tubes is shown in a schematic
drawing. The laboratory tests show that CO2 conversion rates between 90 — 99 % in one
reactor stage can be obtained with commercially available bulk catalysts in a pressure range
of 4 to 10 bar. A second reactor stage guarantees that Austrian feed-in criteria are met for
grid injection. Simulated results approach experimentally generated data with a deviation of
+1 %, which makes a realistic upscaling for an industrial reactor feasible. At a daily
throughput of 20 000 kg CO: (operating point: 12000 h™', 8 bar), the tube bundle reactor
requires 2021 tubes with Di=14 mm. The outer shell of the shell-and-tube reactor has a
diameter of 1.104 m for this set-up. Due to the optimized thermal management in the actively
cooled double tube, high CO conversion rates can be achieved despite increased flow rates.
In combination with the simulated upscaling, an estimation of operating resources for future
developments of further prototypes is possible.
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Kapitel 1 — Einleitung 4

1 Einleitung

Die Dekarbonisierung durch die Elektrifizierung von Industrieprozessen spielt eine
Schlusselrolle auf dem Weg zu erfolgreichen MaBnahmen gegen den anthropogenen
Klimawandel. Zum einen muissen sehr schnell enorme Kapazitidten an erneuerbaren
Energien geschaffen werden, zum anderen missen gro3e Mengen an elektrischer Energie
wirtschaftlich in die bestehende industrielle Infrastruktur integriert werden.

Zurzeit kann ausschlieBlich Strom in groBem Stil erneuerbar erzeugt werden. Die
Herausforderung dabei ist die saisonale, langfristige Speicherung. Diese ist in gréBeren
MaBstédben nur nach einer Umwandlung der elekirischen Energie in gasférmige Kraftstoffe
moglich. Daraus resultiert, dass das zuklnftige Versorgungssystem keine ,All-Electric-World*“
sein kann, sondern aus beidem - Strom und Gas - bestehen muss. [1] Die Entwicklung von
effektiven Power-to-Gas-Technologien (PtG oder P2G) ist somit unerlasslich, um das
notwendige Wachstum der erneuerbaren Energien zu férdern und die industrielle Integration
zu ermoglichen.

Das Konzept Methan als Endprodukt einer PtG-Anlage zu erzeugen, nennt man Power-to-
Methane (PtM). Dabei handelt es sich um eine Technologie, welche elektrische in chemische
Energie unter Verwendung von Kohlenstoffdioxid (CO2) und Wasserstoff (Hz2) umwandelt.
PtM hat mehrere Vorteile: eine gut ausgebaute, bestehende Gasinfrastruktur, die hohe
Energiedichte von Methan im Vergleich zu anderen chemischen Speichermdglichkeiten und
die mogliche, direkte Reduktion von CO»-Emissionen. [2, 3]

Die Bestandteile einer PtM-Anlage beinhalten ein Elektrolyseur mit einer in Serie
gekoppelten Methanisierung, welche katalytisch, aber auch biologisch betrieben werden
kann. Der erste Teil besteht aus der Elektrolyse von Wasser, der zweite Teil enthalt einen
Syntheseprozess zur Erzeugung von Methan aus kohlenstoffhaltigen Abgasen aus
Industrieprozessen (z.B.: Hochofen, Zementwerk, etc.). Mithilfe der Wasserelektrolyse kann
Wasser durch elekirische Energie in Wasserstoff und Sauerstoff aufgespalten werden.
Wahrend die ausgereiftesten Typen die alkalische Elektrolysezelle (engl.: Alkaline
Electrolysis Cell (AEC)), aber auch die Protonenaustauschmembran-Elektrolyse (engl.:
Proton Exchange Membrane (PEM)) bereits im Megawatt-MaBstab verflgbar sind, ist die
Hochtemperatur-Fest-Oxid-Elektrolysezelle (engl.: Solid Oxide Electrolysis Cell (SOEC))
noch im Entwicklungsstadium. Der elektrolytische Wasserstoff kann mit nachfolgenden
Synthesetechnologien kombiniert werden um gasférmige oder flissige Energietrager zu
produzieren. [2, 4]

Bei der katalytischen Methanisierung handelt es sich um eine exotherme Reaktion, welche
bei Temperaturen von ca. 200-700 °C und unter der Anwesenheit eines Katalysators abl&uft.
Der theoretisch mdgliche thermodynamische Wirkungsgrad der CO. — Methanisierung
betragt ca. 83%. Einflhrend erfolgt eine Gegenlberstellung der Wirkungsgradketten der
Power-to-Gas-Pfade ,Wasserstoff und ,Methan® in Abbildung 1. Fir den ,Methan® — Pfad ist
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Kapitel 1 — Einleitung 5

eine katalytische Methanisierung mit einem Wirkungsgrad von 75 % angenommen. Ebenso
gilt fir beide Wege die Annahme der Verwendung einer alkalischen Wasserelektrolyse. [1]

Wirkungsgrad PtG
Wasserstoff
Erneuerbare Energien (PV, Windkraft)

100%

Transformator & Gleichrichter

94,1%
1=94,1%

Alkalische Wasserelektrolyse inkl. Nebenanlagen

Wirkungsgrad PtG
Methan
Erneuerbare Energien (PV, Windkraft)

100%

Transformator & Gleichrichter

94,1%
11=94,1%

Alkalische Wasserelektrolyse inkl. Nebenanlagen

Abwé ¢ Abwa t
nWa;‘llg:If‘lCUhZUnQ 70‘60’/0 i;z;lr‘;hzung 70, BOA)
n=75,0% n=75,0%
Verdichter, Zwischenspeicher, Stichleitung Katalytische Methanisierung
o Abwa 1
69.5% T 53,9% .
1=98,5% e
Transport 500km Verdichter, Zwischenspeicher, Stichleitung
68,7% \
n=98,8% 52,1%
n=98,5%
Transport 500km
51,5%
n=98,8%

Abbildung 1: Wirkungsgradketten von PtG unterteilt in blau: Erzeugung von Wasserstoff und
grin: Erzeugung von Methan, adaptiert von [5]

Die Wirkungsgradkette zeigt, dass der Weg vom erneuerbaren Strom bis zu beiden
gasférmigen Endprodukten sehr energieintensiv ist. Der Energiebedarf konnte zwar im Laufe
der Entwicklung minimiert werden, dennoch ist die Umwandlung von Strom zu Gas zurzeit
wirtschaftlich  nur  schwer  dazustellen  [1]. Der  Gesamtwirkungsgrad  der
Wasserstofferzeugung in Abbildung 1 ist zwar deutlich héher als der von Methan, jedoch
sprechen die oben genannten Vorteile wie die Energiedichte und Nutzung bestehender
Infrastruktur aus ékonomischer Sicht fur die Erzeugung von Methan. Die Herkunft des CO>’s
ist in unterschiedliche Gruppen kategorisiert. Unterschieden wird zwischen Punktquellen
(z.B. Industrieprozesse), mobilen Quellen (z.B. Fahrzeuge mit Verbrennungsmotor) und
Quellen, die nur im geringen Ausmal Abgase emittieren (z.B. Privathaushalte). Das
Hauptaugenmerk dieser Ausarbeitung ist den reprasentativsten CO. — Punktquellen wie
Hochofen, Gaskraftwerken, Chemie-, Zement- oder Papierproduktionen gewidmet, da jene
Standorte die gréBten Emittenten von Treibhausgasen (THG) in der Industrie sind und
kontinuierlich Abgase produzieren. Die Berechnung der Emissionen Osterreichs im Bereich
Energie und Industrie ergaben 2019 einen Wert von 35 Mio. Tonnen CO»-Augivalente, jene
des Verkehrs beliefen sich auf 24 Mio. Tonnen. Die Landwirtschaft und Gebaude
verursachten jeweils 8,1 Mio. Tonnen, was im Wesentlichen nur 20 % der Gesamtemission

ausmacht (siehe Abbildung 2) [6].
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Kapitel 1 — Einleitung 6

Anteil THG-Emissionen 2019
(Gesamt: 79,8 Mio. Tonnen)

Fluorierte
Gase
3%

Abfall-
wirtschaft
3%

Energie und
Industrie -

Energie und
Industrie -
Verkehr Nicht-EH
30 % 7 %

Quelle: Umweitbundesamt (2021)

2 Umweltbundesamt

Abbildung 2: Osterreichische Treibhausgas-Emissionsaufteilung nach Sektoren aus dem
Jahr 2019 [6]

Das Fortschritte sowohl in der Import-Unabhéangigkeit als auch bei PiG-Anlagen erzielt
werden miissen zeigt der Anstieg des Gaspreises in Osterreich (siehe Abbildung 3). Der
dsterreichische Gaspreisindex (OGPI) stieg von Dezember 2021 bis Janner 2022 um
24,4 %. Im Vergleich zu Janner 2021 stieg der Index nach 1 Jahr um 600,3 %. Der bisherige
Punkteschnitt des OGPI lag im vergangenen Jahr bei 182,00 Punkten, der in Abbildung 3
gezeigte Hochststand im Janner 2022 liegt bei 453,61 Punkten inkl. Tendenz steigend. [7]

Osterreichischer Gaspreisindex &

500

essves 2015 - Basis
450

Mittelwert: 12 Monate

400 (gleitend)

(]

350

sl;“-'"&% VS?J& \\')‘"&.& o’l-:‘"“‘& \n‘a“"‘?@ v‘f:ﬁf’ W 4 'P.a ,‘ -"6‘9 ‘é& \"‘9"’Q "'69 '-"&\ '-"@
Abbildung 3: Osterreichischer Gaspreisindex von 2018-2022, blaue Linie: gleitender
Mittelwert (iber 12 Monate, rote Linie: Tatsachlicher OGPI [7]

Die konstante Umwandlung von d&sterreichischem Biogas und CO. Emissionen in
synthetisches Erdgas (engl.: SNG = synthetic natural gas) kénnte die Importmenge von
auslandischem, fossilen Gas reduzieren. Insgesamt kann eine Weiterentwicklung der PtM-
Anlagen nicht nur den CO:2 Aussto minimieren, sondern auch die Kosten des
Endverbrauchers senken.
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Kapitel 2 — Aufgabenstellung 7

2 Aufgabenstellung

In den nachfolgenden Kapiteln sind der Stand der Technik und die existierenden
Herausforderungen von Reaktorsystemen fur die katalytischen Methanisierung definiert. Es
soll eine Erweiterung eines diinnen Doppelrohrreaktors durch eine aktive Kihlung mittels
Versuche im PilotmaBstab und Modellierung im Aspen Plus® erprobt und evaluiert werden.

2.1 Problemstellung

Nach heutigem Stand ist das ,optimale“ Reaktorsystem fir die katalytische Methanisierung
von CO2 noch nicht im industriellen MaBstab erhaltlich. Durchgesetzt haben sich bisher die
Systeme des Festbett- und des Wirbelschichtreaktors in ein- oder mehrstufigen
Ausfihrungen. GroBBe Demonstrations- oder Industrieanlagen sind in den meisten Fallen
mehrstufig aufgebaut und bestehen aus seriell geschalteten Festbettreaktoren. Der Grund,
weshalb eine mehrstufige Betriebsfiihrung erforderlich ist, ist die Warmeentwicklung durch
die Exothermie der Methanisierungsreaktion und der damit einhergehenden
thermodynamischen Limitierung. Eine Erhdéhung der Reaktorstufen bewirkt zusétzlich
erhéhte Betriebskosten, welche sich aus den Anschaffungskosten des Katalysators und dem
zusatzlichen Energiebedarf zur Kiihlung zusammensetzen.

Eine OptimierungsmaBnahme sind diinnere Reaktoren mit kleinerem Innendurchmesser,
wodurch die Turbulenz des durchstrémenden Gasgemisches in der Schittung und der
radiale Warme(ab)transport gesteigert werden kann. Mit einer zuséatzlichen aktiven Kihlung
durch hitzebestandiges Thermaldél im AuBenmantel eines Doppelrohrreaktors kann das
Warmemanagement bei gréBeren Durchséatzen verbessert werden.

Eine Vermessung der Leistungsfahigkeit eines gekUhlten Doppelrohrreaktors soll im
PilotmaBstab im Technikum des Lehrstuhles flr Verfahrenstechnik des industriellen
Umweltschutzes an der Montanuniversitat Leoben durchgefiihrt werden. Dabei gilt es die
Performance des Reaktors unter Verwendung von handelsiblichem Schittkatalysator zu
evaluieren. Auch Fragestellungen zur benétigten Reaktor-Stufenanzahl oder zum Erreichen
der Einspeisequalitdt nach bereits einer oder zwei Reaktorstufen sollen in dieser
Ausarbeitung geklart werden. Die generierten Ergebnisse aus der Pilotanlage des
Technikums kénnen die Grundlage fir die Auslegung einer Demonstrationsanlage mit
Rohrbindelreaktoren bilden. Eine erste Hochskalierung des Reaktorlayouts erfolgt mittels
Simulation und Berechnung der Rohranzahl, welche spéater eine Abschatzung der
Rohrbiindeldimension und der notwendigen Betriebsmittel erlaubt.
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Kapitel 2 — Aufgabenstellung 8

2.2 Zielsetzung

Der Aufbau und die Inbetriebnahme des geklhlten Doppelrohrreaktors erfolgt mittels aktiver
Thermaldlkihlung durch ein Hochtemperaturthermostat der Fa. Lauda. Durch mehrere
Vorversuchsreihen soll die CO.-Methanisierung bei diesem Setup erprobt und die Grenzen
des Systems analysiert werden. Der Einfluss unterschiedlicher Druck - und GHSV -
Variationen wird mit dem Simulationsprogramm Aspen Plus® V12 komplementdr zum
experimentellen Aufbau untersucht. Anhand mehrerer Versuchsreihen soll die Performance
des Reaktorsystems validiert und eine Abbildung von reproduzierbaren Datenreihen
erfolgen. Bei unvollstdndigem CO2-Umsatz werden die Ergebnisse nach einer Reaktorstufe
erneut im selben System methanisiert, sodass ein vollstandiger Umsatz in einer zweiten
Reaktorstufe nachgewiesen werden kann. Das Ziel dieser Arbeit ist es, die experimentellen
Ergebnisse nach den Randbedingungen der Versuche mit Hilfe einer geeigneten
Reaktionskinetik in Aspen Plus® abzubilden und eine Hochskalierung und Auslegung eines
Rohrbiindelreaktors fur die katalytische Methanisierung im DemonstrationsmaBstab von
800 - 20000 kg CO-/Tag zu erzielen. Die Auslegung des Reaktors beschrankt sich auf die
Reaktions-Rohranzahl, deren Anordnung und die GréBe der Hulle.
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Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 9

3 Technische und theoretische Grundlagen

Der Chemismus, die Komponenten und unterschiedlichen Konzepte von Elektrolyse und
Methanisierung sind in den folgenden Unterpunkten beschrieben.

3.1 Die Energiewende

Ein Meilenstein in den Bemlhungen gegen die globale Erwarmung war das Pariser
Abkommen von 2015, das erste rechtsverbindliche Abkommen zum globalen Klimawandel,
mit dem Ziel, den Anstieg der globalen Durchschnittstemperatur auf deutlich unter 2 °C,
maoglichst 1,5 °C, zu begrenzen. Um dieses Ziel erreichen zu kénnen, muss es bis 2050
weltweit zu einer vollstdndigen Dekarbonisierung kommen. Ein GroBteil aller Staaten der
Welt haben das Pariser Klimaabkommen anerkannt und unterzeichnet. [8] Neben den Zielen
des Pariser Abkommens gibt es auch nationalpolitische Ziele. In Osterreich z.B. soll die
Klimaneutralitat bis 2040 erreicht werden und ab dem Jahr 2030 100 % der Stromversorgung
aus erneuerbaren Energiequellen bestehen. Die Nutzenergieanalyse mit Werten in TJ (siehe
Tabelle 1) zeigt den energetischen Endverbrauch von derzeit noch fossilem Erdgas in den
verschiedenen Branchen. Zu den GroBverbrauchern von Erdgas zéhlen die Stahlindustrie,
Chemie- und Glasproduktion aber auch die Papierindustrie, mit ihren energieintensiven
Prozessen.

Tabelle 1: Erdgasverbrauch Osterreichs nach Nutzenergiekategorien 2020 [9]

Werte in Terajoule [TJ] Raumklima und Prozesswarme Prozesswarme Stand- Summe
Warmwasser <200°C >200°C motoren
Eisen- und 1149 348 14 950 305 16 753
Stahlerzeugung
Chemie und Petrochemie 2321 14 754 1271 0 18 345
Nicht-Eisen-Metalle 340 0 3919 71 4 330
Steine und Erden, Glas 1314 690 13 998 0 16 001
Fahrzeugbau 1490 0 161 0 1652
Maschinenbau 2706 0 2 986 184 5 876
Bergbau 271 5547 568 0 6 386
Nahrungs- und 769 8 376 3379 31 12 554
Genussmittel, Tabak
Papier und Druck 1325 469 2263 1182 21 238
Holzverarbeitung 2017 0 0 0 2017
Bau 976 0 970 13 1964
Textil und Leder 82 675 463 150 1369
Sonst. Produzierender 437 324 662 83 1506
Bereich
Gesamt 15197 47 183 43 590 2019 109 991
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Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 10

Die stoffliche Nutzung von CO. erméglicht die Riickflihrung des klimarelevanten Gases in die
Wertschdpfungskette. In der folgenden Abbildung 4 werden die Konzepte von Power-to-X
(PtX)-Technologien beschrieben, worunter die Umwandlung von Strom als Primarenergie
und einer Kohlenstoffquelle in einen Energietrager wie Warme, Kalte, Kraftstoff oder einen
Rohstoff verstanden wird. Der Uberbegriff PtX umfasst Power-to-Gas, Power-to-Liquid und
Power-to-Chemicals sowie Power-to-Heat, wobei letzteres keinen Kohlenstoff bendtigt. [10]

Erneuerbarer Strom als Primédrenergie

v

Power-to-X
Power-to-Gas Power-to-Liquid Power-to-Chemicals Power-to-Heat
Elektrolyse g .
z.B. Wasserelektrolyse (AEC,PEMEC, SOEC), Schmelzflusselektrolyse fozessWarme P
st ) : z.B. IR-Erwdrmung, Helzwa__rme und
Lichtbogenverfahren Kélte
Konduktive und
Induktive z.B. Heizstab,
Erwdrmung, Warmepumpe,
Kohlenstoff Thermochemische Synthesen und biclogische Verfahren HF-Erwdrmung, Kilteanlage

quelle —>» z.B. Methanisierung, Fischer-Tropsch-Synthese, Elektrodenkessel

(CO, COy) Methanolsynthese

! '
Energietrdger, Grundstoffe und Zwischenprodukte
z.B. Wasserstoff, Methan, Ammoniak, Ethanol, Kohlenwasserstoffe
Weiterverarbeitung in der Industrie
z.B. Cracking, Stahlherstellung, Hydrierung und Dehydrierung, Umesterung, Polymerisation
v l i v Elektroantrieb | rPower—to-Heat-to—Power—l v
z BStD?JTIcerrl:iti:I)d:::fma obdlias
o 5 ! L z.B. Benzin, Diesel, Kerosin, Strom Waérme und Kilte

Kunststoffe, Sduren, Stahl,

Wasserstoff, Methan
Methanol !

Abbildung 4: Power-to-X Technologielberblick von Power-to-Gas bis Power-to-Heat
adaptiert von [10]

3.2 Power to Gas

Power-to-Gas beschreibt ein Konzept, bei dem Uberschissiger, erneuerbarer Strom fir die
Elektrolyse von Wasser zur Erzeugung von Wasserstoff und Sauerstoff genutzt wird. Der
Wasserstoff kann entweder direkt genutzt (Power-to-Hydrogen) oder durch eine Synthese zu
Methan weiterverarbeitet werden. [11] Die Idee mittels Windenergie Wasserstoff
elektrolytisch zu erzeugen und als Energietrager zu nutzen, gab es erstmals Mitte des 19.
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Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 11

Jahrhunderts. Der belgische Professor Nollet soll bereits 1840 einen Vorschlag zu dieser
Thematik gebracht haben, anerkannt wurde dieser jedoch erst 1868 [12]. Die erste
technische Umsetzung erfolgte im Jahr 1895 durch den danischen Windkraftpionier Poul la
Cour. Er erzeugte Knallgas durch eine Windkraftanlage, welche an eine Elektrolyse
gekoppelt war. [13] Den Durchbruch erlangt das Power-to-Gas Konzept erst im 20.
Jahrhundert im Zuge der Vision zur Speicherung von erneuerbarem Strom Uber einen
langeren Zeitraum (Jahre) beziehungsweise der Mdglichkeit einer griinen Wirtschaft, welche
ausschlieBlich durch Wasserstoff angetrieben wird. [14]

Die folgende Abbildung 5, zeigt das Prinzip der Sektorenkopplung von Strom- und Gasnetz.

Thermische Energie 200-300°C

>
CO2-Quelle:
Biogasanlage,
Vergasung, —CO02 (CO :
Krﬁﬂwerf o i Katalytische
* Hochofen etc. Methanisierung
02
i l H2 stationar CHe
el Energie
dynamisch
H2- »
Elektrolyse » d Erdgasnetz
—_— H2 dynamisch | Pufferspeicher )
H20 Direkte H2 Einspeisung (bis zur Zumischungsgrenze) |

Abbildung 5: Sektorenkopplung von Strom- und Gasnetz adaptiert von [15]

Einer der Grinde fur den Ausbau der Methanisierung ist die schwierige Lagerung von
Wasserstoff. Das kleinste und leichteste Element der Erde ist auBerst flichtig und kann nur
mit hohem Aufwand fur langere Zeit gespeichert werden. Neben der Speicherung von H: gibt
es auch die Mdoglichkeit der Beimengung von Wasserstoff ins bestehende Erdgasnetz,
welche aber limitiert ist. Die Grenzwerte flr die Wasserstoffeinspeisung variieren in der EU
von 0 - 10 mol%. Der Osterreichische Schwellenwert liegt It. OVGW Richtlinie G B210 bei
<10 mol-%. [16, 17]

3.2.1 Elektrolyse

In einer Elektrolyse nutzt man elektrischen Gleichstrom zur Spaltung von Wasser in
Wasserstoff und Sauerstoff. Fir die chemische Stofftrennung benétigt man eine
Elekirolysezelle bestehend aus zwei Elekiroden (Anode = positiver Pol und
Kathode = negativer Pol), einer leitfahigen Flissigkeit und einem Diaphragma. Die leitfahige
Flissigkeit (Elektrolyt) besteht aus positiv (Kationen) und negativ (Anionen) geladenen
lonen. Die Kationen wandern zur negativen Kathode und nehmen die Uberschissigen
Elektronen auf (Reduktion). Die gleiche Anzahl an Anionen wandert wahrenddessen zur
Anode und gibt dort Elektronen ab (Oxidation). Mithilfe einer angelegten Spannung entsteht
an der Anode Sauerstoff und an der Kathode Wasserstoff, dieser Vorgang lauft simultan ab
und wird chemisch als Redoxreaktion bezeichnet. [18]
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Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 12

Die folgende Tabelle 2 zeigt die Teilreaktionen von Anode und Kathode unter sauren und
alkalischen Bedingungen.

Tabelle 2: Teilreaktionen der Wasserelektrolyse an Anode und Kathode adaptiert von [18]

Saure Bedingungen Alkalische Bedingungen

1 1
Anode H,0 —>§02+2H++26_ 20H™ = 50, +2H,0 + 2¢~
Kathode 2H* +2e” > H, 2H,0 + 2e~ — H, + 20H~

Aus den in der Tabelle 2 gezeigten Teilreaktionen an der Anode und Kathode I&sst sich
folgende Gesamtreaktion in Formel (1) ableiten:
1 kj kj
0 — 0 —
H,0( < 502(9) +Hy,, AHp =286 —3 AG® = 237ﬁ (1)

Nach heutigem Stand der Technik gibt es drei wichtige Technologien der Wasserelektroylse.
Die Technologie der alkalischen Elektrolyse (englisch: Alkali Electrolysis Cell = AEC) der
Protonen-Austausch-Membran (englisch: Proton Exchange Membrane = PEM) und die Fest-
Oxid Elektrolyse (englisch: Solid Oxide Electrolysis Cell = SOEC). [19]

Die alkalische Elektrolyse (AEC) ist die alteste Technologie. Sie besitzt zwei Elektroden, die
in eine wassrige Elektrolytlésung (Kaliumhydroxid (KOH) oder Natriumhydroxid (NaOH))
getaucht werden und durch ein Diaphragma getrennt sind [20]. Der Vorteil dieser
Technologie ist die hohe Langzeitstabilitdt bei kontinuierlichem Betrieb und die
vergleichsweisen niedrigen Investitionskosten, da fur die Herstellung der Elektroden keine
seltenen Edelmetalle wie z.B. Iridium oder Ruthenium verwendet werden. Die alkalische
Elekirolyse ist die am weitesten verbreitete Technologie und erzielt derzeit die héchsten
Wirkungsgrade, jedoch ergeben sich durch die Elektrolytkorrosion hohe Wartungskosten.
Ebenso nachteilig sind die lange Wiederanlaufzeit und der empfohlene Dauerbetrieb,
wahrend eine PtG-Anwendung einen flexiblen Betrieb erwartet. [21]

Die PEM unterscheidet sich im Aufbau der Zelle nur gering von der AEC. Anstelle eines
flissigen Elektrolyten besteht dieser in einem PEM-Elektrolyseur aus einer festen
Polymerelektrolytmembran. Mithilfe des festen Elektrolyten ist es mdglich, den Aufbau
kompakter zu realisieren. Wasserstoff wird wie bei der alkalischen Elektrolyse an der
Kathode erzeugt. Dartber hinaus werden keine Gasabscheider, welche Flussigkeit und Gas
an den Elektroden der AEC trennen, bendtigt. [22] Die wichtigsten Vorteile sind die hohe
Leistungsdichte, der hohe Wirkungsgrad der Zelle, die Bereitstellung von bereits
komprimiertem Wasserstoff durch den erhdéhten Betriebsdruck und die mdgliche flexible
Betriebsweise. Die Technologie ist weniger verbreitet als die AEC und wird meist fir
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Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 13

Anwendungen im kleineren MaB3stab eingesetzt. Aufgrund des kleinen Marktanteiles sind die
Investitionskosten héher als beim AEC Konzept [23].

Die jungste der drei Technologien ist die Fest-Oxid Elektrolyse (SOEC). Sie ist jene
Technologie mit dem hdéchsten Entwicklungsbedarf, gleichzeitig weist sie aber auch das
héchste Effizienzpotential auf. SOEC's verwenden feste ionenleitende Keramiken als
Elektrolyt, was den Betrieb bei deutlich héheren Temperaturen ermdglicht. Die hohen
Betriebstemperaturen haben thermodynamische Vorteile und fihren zu einer beschleunigten
Reaktionskinetik [24]. Zu den Vorteilen gehéren ein hoher elektrischer Wirkungsgrad,
niedrige Materialkosten und die Mdglichkeit des Betriebs im umgekehrten Modus als
Brennstoffzelle oder im Co-Elektrolyse-Modus zur Erzeugung von Synthesegas (bestehend
aus Hz und CO) aus beispielsweise CO2 und Wasser. Eine zentrale Herausforderung ist die
starke Materialdegradation infolge der hohen Betriebstemperaturen. Daher konzentriert sich
die aktuelle Forschung auf die Stabilisierung bestehender Komponentenmaterialien, die
Entwicklung neuer Materialien und die Senkung der Betriebstemperatur auf 500 - 700 °C
(von 650 - 1000 °C). [25]

Eine Gegenlberstellung der wichtigsten Parameter der drei beschriebenen
Elektrolysetechnologien ist in der folgenden Tabelle 3 dargestellt. Ein Maf3 fur die Flexibilitat
einer Elektrolyse ist ihr Lastgradient. Der Parameter, beispielsweise einer PEM-Elektrolyse,
zeigt, dass sich deren Leistung mit 10 % pro Sekunde variieren lasst. Dies hat enorme
Vorteile bei der Kombination mit volatilen erneuerbaren Energien. Aufgrund der Verknipfung
von Strom und Warme kénnen bei der SOEC die héchsten Wirkungsgrade erzielt werden
[26].

Tabelle 3: Systemvergleich von AEC, PEM und SOEC bei der Wasserelektrolyse

Einheit | AEC PEM SOEC
Wirkungsgrad in 2020 [27] Y% 65 63 81
Stromdichte [23] Alcm? 0,2-0,5 2 0,46-1,3
Verfiigbarer Anlagenleistungsbereich MW bis 130 [23] bis 6 [23] 0,018 [28]
Temperaturbereich [23] °C 50-80 50-80 600-900
Teillastbereich % 20-100 [23] 5-100 [21] -
Lastgradient [21] %ls <1 10 0,05
Produktionsraten pro Einheit [28] Nms3/h 1 000 460 5,7
Lebensdauer [21] h bis zu 90 000 | bis zu 50 000 | -

VTi

Verfohireastecane
chscs

i



Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 14

Die folgende Abbildung 6 zeigt die Herstellkosten (CAPEX) relativ  zur
Wasserstoffproduktionsrate [€/(Nm?h]. Betrachtet man im Vergleich zu den oben genannten
Parametern die Investitionskosten, erkennt man, dass PEM und SOEC zum jetzigen
Zeitpunkt noch sehr hohe Herstellungskosten mit sich fihren. Der Begriff Capital
Expenditures (CAPEX) bedeutet Ubersetzt Investitionsausgaben. Dabei handelt es sich um
Mittel, die ein Unternehmen fir den Erwerb oder die Instandhaltung von Sachanlagen wie
Grundsticken, Anlagen, Gebauden, Technologie oder Ausrlstung einsetzt. Die CAPEX
sollten nicht mit Betriebsausgaben (Operational Expenditures = OPEX) verwechselt werden.
Betriebsausgaben sind kurzfristige Ausgaben, die zur Deckung der laufenden Betriebskosten
eines Unternehmens erforderlich sind. Im Gegensatz zu Investitionsausgaben kdnnen
Betriebsausgaben im selben Jahr, in dem sie anfallen, vollstdndig von den Steuern des
Unternehmens abgezogen werden. [29]

CAPEX [€/INm?/h)]

Heute 2030 2050
Abbildung 6: Abschéatzung der Kostenriicklaufe der 3 wichtigsten Technologien der
Wasserelektrolyse adaptiert von [27]

Da es fir kiunftige Systemkosten nicht ausreichend differenzierte Abschéatzungen nach
SystemgréBe (1-100 MW) gibt, werden in Abbildung 6 fir die Jahre 2030 und 2050 jeweils
die Mittelwerte Uber alle GrdBenklassen herangezogen. AEC und PEM sind von den
Herstellungskosten/[Nm3/h] aus heutiger Sicht glnstiger als die SOEC. Die Héhe der Kosten
ist auf den derzeitigen Entwicklungsstand zuriickzufihren. Es wird prognostiziert, dass die
SOEC das groBte Entwicklungspotential aufweist und sich die Herstellungskosten im Jahr
2030 auf 1/3 der PEM reduzieren. Bereits im Jahr 2050 sollen die Investitionskosten unter
1000 €/Nmeh'sinken. [27] Die Erzeugung von Wasserstoff aus den genannten
Elektrolysetechnologien ist aus ©6kologischen, technischen und volkswirtschaftlichen
Uberlegungen nur dann sinnvoll, wenn der verwendete Strom aus regenerativen Quellen
stammt. Im Gegensatz zu den konventionellen Arten der Wasserstoffherstellung wie
Dampfreforming oder Kohlevergasung, welche nach wie vor fossile Brennstoffe verwenden,
kénnen enorme Einsparungen der Treibhausgase erzielt werden. [30]
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3.2.2 Methanisierung

Die Methanisierung ist eine chemische Reaktion, bei der Wasserstoff mit CO2 und/oder CO
in Gegenwart eines Katalysators zu CHs und H20O umgewandelt wird. Sie kann in
biologischen oder chemisch-katalytischen Reaktoren durchgefihrt werden. In einem
biologischen Reaktor dienen methanogene Mikroorganismen (Archaeen) als Biokatalysator,
wahrend in der Kkatalytischen (chemischen) Methanisierung verschiedene Metalle die
Reaktion beschleunigen. [31] Die biologische Methanisierung erfolgt bei niedrigen
Temperaturen (<70 °C), niedrigem Druck und in Ruihrkesselreaktoren oder
Rieselbettreaktoren. Im Gegensatz dazu wird die Kkatalytische Methanisierung bei
Temperaturen Uber 250 °C, bei Drlicken >4 bar und vorwiegend in Festbett-Reaktoren
betrieben. [32]

Durch die Weitlaufigkeit der verschiedensten Synthesetechnologien von PtG-Anlagen wird in
dieser Arbeit ausschlieB3lich auf die katalytische Methanisierung eingegangen. Mehr Details
zu biologischer Methanisierung sind in folgenden Quellen zu finden [33-35].

3.2.3 Katalytische Methanisierung

Seit der Olkrise in den 1970er Jahren hat der Einsatz der Methanisierung fiir die Herstellung
von SNG aus Synthesegas zunehmend an Interesse gewonnen und verschiedene
Reaktorkonzepte fir groBtechnische Kohlevergasungsanlagen wurden entwickelt. Die PtG-
Kette erfordert neuartige Konzepte, welche sowohl fir kleinere als auch gréBere Anlagen-
Setups technisch umsetzbar sind und welche zusatzlich unter Lastwechsel (=dynamisch)
betrieben werden kénnen. [36] Katalytische Methanisierungsreaktoren werden
standardmaBig bei Temperaturen zwischen 200 °C und 700 °C und bei Dricken von 1 bis
100 bar betrieben. Als Katalysatoren fur die Methanisierung kénnen verschiedene Metalle
wie Nickel, Ruthenium, Rhodium und Cobalt verwendet werden. Am héaufigsten wird jedoch
Nickel eingesetzt. Grund daflir ist die hohe Aktivitat, die gute CHs-Selektivitat und der
vergleichsweise niedrige Rohmaterialpreis. Katalysatoren auf Nickelbasis erfordern jedoch
eine hohe Reinheit des Einsatzgases bezogen auf halogen- und schwefelhaltige
Verbindungen. [37]

Eine charakteristische GroBe der chemisch-katalytischen Methanisierung ist die stiindliche
Gas-Raum-Geschwindigkeit (engl.: Gas Hourly Space Velocity = GHSV). Sie ist definiert als
das Verhaltnis des Volumendurchsatzes der Reaktanten bei Standardbedingungen (25 °C
und 1 atm) zum gesamten Katalysatorvolumen und ist gleichzeitig auch ein Maf fir die
Katalysatorbeladung. Eine hdéhere GHSV bedeutet eine kiirzere Verweilzeit, in der die
Reaktanten mit dem Katalysator in Kontakt sind. [38, 39] Formel (2) zeigt die Berechnung
der GHSV, dies ist der Kehrwert der Verweilzeit t und sie wird in h™' angegeben. [44]
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m3

V.o
GHSV = Gas,in [ h ] _ :1 [h_l] (2)
VKatalysator [m ] T

Unter der Annahme einer GHSV von 5000 h™' und einer vollstandigen CO.-Konvertierung
mussen ca. 2 MW Warme/m3 vom Katalysatorbett abgefiihrt werden (Methanolsynthese: ca.
0,6 MW/m3). Folglich besteht die Herausforderung eine Temperaturkontrolle zu realisieren,
um eine thermodynamische Begrenzung und Versinterung des Katalysators zu verhindern.
Um dieses wesentliche Ziel zu erreichen wurden mehrere Konzepte fur Reaktoren im
stationdren Betrieb entwickelt: Festbett-, Wirbelschicht-, Dreiphasen- und strukturierte
Reaktoren. Wirbelschichtreaktoren sowie Festbettreaktoren sind etablierte Technologien,
wahrend sich die anderen Reaktorkonzepte noch in der Entwicklungsphase befinden (siehe
Kapitel 3.3). [40]

3.2.3.1 Mechanismus der CO2 Methanisierung

Beim Methanisierungsprozess laufen mehrere Reaktionen ab. Die CO»-Hydrierung
Formel (3) kann als Kombination von der CO-Hydrierung Formel (4) und der umgekehrten
Wasser-Gas-Shift-Reaktion (fWGS) in Formel (5) angesehen werden und wird vom
Boudouard-Gleichgewicht (Formel (6)) begleitet. Bei allen angegebenen Reaktionen ist
Standardreaktionsenthalpie nach [32, 40] angegeben.

COy,, + 4H, ) © CHy ) + 2H,0( AHP = —165,1 k] /mol (3)
CO(g) *+ 3H,, © CHy ) + Hy0y AH? = —206,3 k] /mol (4)
COy, + Hy ) © CO(gy + Hy0(y) AH? = +41,2 k] /mol (5)
2C0(g) © Cs) + €Oy, AH? = —172,5 k] /mol (6)

Die CO- und CO-Hydrierung (Formel (5) und (6)) sind stark exotherme Reaktionen mit der
Folge, dass hohe Temperaturen die CO- und insbesondere die CO2-Umsetzung begrenzen.
Darlber hinaus ist die Reaktion durch eine signifikante Volumenreduktion der reagierenden
Gase gekennzeichnet. Diese ist bei der CO-Methanisierung stéarker (Volumenverringerung
um 50%) als bei der COz-Methanisierung (Volumenverringerung um 40 %). Das
Gleichgewicht der beiden Reaktionen wird nach dem Prinzip von Le Chatelier durch Druck
und  Temperatur  beeinflusst.  Detaillierte ~ Studien  Gber die  Druck- und
Temperaturabhangigkeit der Methanisierung und der Wasser-Gas-Shift-Reaktion sind in der
Literatur zu finden [40-45]. Diese Studien stitzen sich im Wesentlichen auf
thermodynamische Gleichgewichtsmodelle, die in kommerziellen
Prozesssimulationssoftware wie Aspen Plus® oder Chemcad erstellt wurden. Im
thermodynamischen Gleichgewicht beglinstigen hohe Driicke die Produktion von Methan,
hohe Temperaturen hingegen hemmen die Methanbildung. Der Einfluss von Druck und
Temperatur auf das chemische Gleichgewicht der CO-Methanisierung und der Wasser-Gas-
Shift-Reaktion ist im folgenden Kapitel 3.2.3.2 erlautert. [32]
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3.23.2 Thermodynamische Charakteristik der katalytischen Methanisierung

Die Zusammensetzung des Endprodukts einer heterogenen katalytischen Reaktion unterliegt
dem thermodynamischen Gleichgewicht und der Reaktionskinetik, welche durch das
Katalysatormaterial, Temperatur, Druck und der Gaszusammensetzung beeinflusst wird. [46]

Eine geeignete GroBe zur Abschatzung wie viel Methan bei einer bestimmten
Prozesstemperatur zu erwarten ist, ist die freie Gibbs'sche Energie AG. Eine Reaktion ist im
Gleichgewicht, wenn die freie Gibbs’sche Energie gleich Null ist (AG = 0). Fur AG < 0 wird
die entsprechende Reaktion begulnstigt und das Gleichgewicht verschiebt sich in Richtung
der Produkte. Ist AG > 0 verschiebt sich das Gleichgewicht in Richtung der Reaktanten. [47]
Bei chemischen Reaktionen, bei denen es um die Anderung thermodynamischer GréBen
geht, erfolgt die Berechnung nach Formel (7), wobei AH die Veranderung der Enthalpie und
AS die Veranderung der Entropie bei einer bestimmten Temperatur T beschreibt.

AG = AH — T % AS (7)

Abbildung 7 zeigt den Verlauf AG als Funktion der Temperatur fir Formeln (3) — (6). Die
Daten fUr das Diagramm sind unter der Annahme idealer Gase mit dem Softwaretool HSC
(Version 7) berechnet worden. Der graue Bereich in Abbildung 7 stellt den fir die
Methanisierung typischen Temperaturbereich dar.
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Abbildung 7: Freie Gibbs Energie beteiligter Reaktionen im Methanisierungsprozess als
Funktion der Temperatur erstellt mit HSC 7

VTi

Verfohireastecane
chscs

i



Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 18

Es ist zu erkennen, dass alle exothermen Reaktionen mit steigender Temperatur unterdriickt
werden, mit Ausnahme der endothermen rWGS (Formel (5)) welche hohe
Betriebstemperaturen bevorzugt. Die CO-Methanisierung (Formel (4)) ist gegentber der
CO2-Methanisierung (Formel (3)) thermodynamisch begtinstigt, da bereits bei 200 °C die
CO-Methanisierung eine geringere Freie Gibbs Energie aufweist. Mit zunehmender
Temperatur ist die Mdglichkeit der Kohlenstoffbildung durch die Boudouard Reaktion
(Formel (6)) héher. Bei 700 °C laufen die Reaktionen nach Formel (5) und (6) ab, da AG = 0.
Grundsatzlich sollten Temperaturen unter 250 °C unter anderem auch wegen der Bildung
von gefahrlichem Nickeltetracarbonyl (Ni (CO)4) vermieden werden. Bei Temperaturen um
200°C ist die Reaktionskinetk gehemmt und es kdnnen nur niedrige
Reaktionsgeschwindigkeiten erreicht werden. In diesem Fall spricht man von einer
kinetischen Limitierung. Die Folge daraus ist, dass nur maBige Umsatzraten erzielt werden.
[46]

Abbildung 8 zeigt die Gaszusammensetzung in Stoffmengenanteilen (engl.: fraction (mol.-
%)) Uber die Temperatur einer stéchiometrischen CO2-Methanisierung bei unterschiedlichen
Druckstufen. Hohe Driicke begilnstigen die Produktion von Methan, wahrend hohe
Temperaturen diese begrenzen. Ab 550 °C erreicht die CO»-Kurve ihr Maximum und
verschiebt sich von der Umwandlung in CHs durch die rWGS, zur Bildung von CO
(Abbildung 8, schwarze Linie). Steigt der Druck, wird eine hdhere Umsetzung von CO2 und
CO und damit eine héhere CHs-Bildung erwartet. Allein die rWGS ist nicht vom Druck
abhéangig, wohl aber von der Temperatur. Bei Temperaturen ab 650 - 700 °C bildet sich nach
Formel (5) vermehrt CO.
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Abbildung 8: Gaszusammensetzung der stéchiometrischen CO.-Methanisierung bei
unterschiedlichen Druckniveaus [46]
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Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 19

Der CO2 Umsatz (engl.: CO2 conversion) in Formel (8) berechnet sich durch die ein- und
ausgehenden Molenstréme (n;,, und n,, ;) multipliziert mit dem jeweiligen CO2-Molenbriichen

(xcoz_in und xcozlm)-

(nin * xcoz,in) — Moy * xcoz,out)

CO, Umsatz =
(i * xcoz,m)

(8)

Abbildung 9 zeigt, wie sich eine Veranderung des Druckniveaus auf den stéchiometrischen
Methanisierungsprozess auswirkt. Es ist zu erkennen, dass der Anstieg des CO2-Umsatzes
von 1bar auf 5bar bei Temperaturen ab ca. 350°C am gréBten ist und die
Umsatzzunahmen danach geringer werden. Anhand der orange-strichlierten Markierung
sieht man, dass bei einer Temperatur von 450 °C und 1 bar ein Umsatz von 0,78 erreicht
wird. Bei 5 bar wachst der Umsatz auf 0,87 und bei 10 bar liegt der Umsatz lediglich auf
knapp Uber 0,9. Erhéht man den Druck auf 20 bar so steigt der Umsatz weiter auf 0,93. Es
muss far Betriebsweisen bei derartigen Druckniveaus jedoch bedacht werden, dass die
Kosten flir Kompressoren bei gleicher Durchflussmenge ansteigen.
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L¥3 ]
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=
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e
e |
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temperature [°C]
Abbildung 9: Einfluss des Drucks auf den Methanisierungprozess eines Feedgases mit der
Zusammensetzung von CO2/Hz=1/4 [48]

Abgesehen von der thermodynamischen Betrachtungsweise hat die Wahl des Katalysators
und dessen richtige Handhabung einen erheblichen Einfluss auf den Ablauf der
Methanisierungsreaktion, was im folgenden Kapitel 3.2.3.3 beschrieben wird.
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Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 20

3.2.3.3 Katalysatoren und deren Deaktivierungsmechanismen

Typische heterogene Katalysatoren fir die Methanisierung sind Ubergangsmetalle der
Gruppe VIII des Periodensystems. Mills et al. und Steffgen et al. [49] klassifizierten die
einzelnen Metalle nach Aktivitat und Selektivitat in Bezug auf die Methansynthese wie folgt:

Aktivitat: Ru > Fe > Ni > Co > Mo
Selektivitat: Ni > Co > Fe > Ru

Die Nachteile von Nickel im Vergleich zu den anderen oben genannten Metallen sind die
hohe Empfindlichkeit gegenlber Schwefel, sowie mdgliche Dampf/Feststoff Reaktionen,
welche zur Nickelauswaschung Uber das gebildete Kondensat aus dem Reaktor flhren
kénnen. Ubliche Tragermaterialien fir Nickelkatalysatoren sind Metalloxide mit groBer
Oberflache z.B.: Al.O3, SiOz, TiO2, ZrO2 und CeO.. [50, 51]

Die Katalysatordeaktivierung ist definiert als die Abnahme der Katalysatoraktivitat und/oder
der Selektivitat im Laufe der Zeit, welche auf unterschiedlichen Deaktivierungsmechanismen
beruhen kann (chemisch, thermisch oder mechanisch). [52]

Die chemische Deaktivierung kann durch zwei Mechanismen hervorgerufen werden:
Katalysatorvergiftung oder Dampf-/Feststoffreaktionen. Die Vergiftung erfolgt meist durch
Verunreinigungen im Feed-Gas z.B. durch Schwefelwasserstoff (H2S), welches an der
Metalloberflache adsorbiert und dissoziiert. Diese Bindung ist sehr stabil, was die reversible
Reaktion bzw. die Reaktivierung des Katalysators erschwert. Bereits sehr geringe Mengen
an Schwefelwasserstoff (ca. 1 - 100 ppb (= parts per billion)) bei 400 °C und 1 bar kénnen
die katalytische Aktivitdt um 3 bis 4 GréBenordnungen reduzieren. Unter den
Betriebsbedingungen der Methanisierung kann Nickel mit Kohlenmonoxid reagieren und
leicht flichtige Nickelcarbonylsduren (Ni(CO)4) bilden. Befindet sich CO im Feedgas, so
muss eine minimale Betriebstemperatur von 250 °C eingehalten werden, damit die Bildung
von (Ni(CO)4) nicht mdglich ist. [53]

Zur thermischen Deaktivierung zahlt die Versinterung des Katalysators. Sintern ist ein
thermischer Prozess, welcher durch Kristallwachstum eine Abnahme der aktiven
Katalysatoroberflache verursacht. Durch hohe Temperaturen (>590°C) kommt es zur
Verschmelzung und zur Bildung groBerer Partikelagglomerate, was die aktive Oberflache
des Katalysators verringert bzw. stark reduziert. [54]

Bei den mechanischen Belastungen kann das sogenannte Fouling oder die Zerkleinerung
des Katalysators zu einer Deaktivierung fihren. Fouling ist definiert als die physikalische
Bedeckung einer Oberflache mit einer Ablagerung. Verschiedene Kohlenstoffarten kénnen
fir das Fouling von Methanisierungskatalysatoren verantwortlich sein. Wahrend Kohlenstoff
durch Disproportionierung von Kohlenmonoxid entsteht, ist Koks ein Produkt der Zersetzung
und/oder der Kondensation von hdéheren Kohlenwasserstoffen. Durch schnelles Erhitzen
oder Abkiihlen des Katalysators kann es zu einer thermischen Uberbelastung kommen. Dies
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hat zur Folge, dass der Katalysator Risse bildet. Bei stationarem Betrieb ist eine derartige
Beschadigung unwahrscheinlich, jedoch kann dieser Vorgang bei PtG-Anlagen durch
zahlreiches An- und Abschalten, sowie durch eine volatile Gasbelastung beglnstigt werden.
[52]

3.3 Reaktoren

Im Laufe der letzten 50 Jahre wurden verschiedene Methanisierungskonzepte entwickelt. Die
in  Abbildung 10 gegliederten Designs weisen jedoch alle unterschiedliche
Entwicklungsstande vor. Wahrend die Technologie der Festbettreaktoren kommerziell bereits
verflgbar ist gibt es von den Wirbelschichtreaktoren, sowohl im Zwei-Phasen- als auch im
Drei-Phasen-Segment, nur Anlagen in DemonstrationsgréBe. Die Bereiche Strukturierter-
und Suspensionsreaktoren befinden sich hingegen noch ganzlich in der Forschungs- und
Entwicklungsphase. [32]

Katalytische Methanisierungskonzepte ‘

} }

Zwei-Phasen-Reaktor (Gas/Feststoff) | ‘ Drei-Phasen-Reaktor (Gas/Feststoff/FlUssigkeit)
I I
Y y A
Festbettreaktoren Strukturierte Reaktoren Wirbelschicht: Wirbelschichtreaktoren Suspensions-
reaktoren reaktor
" ' Mikro- Sorptions-
Adiabatisch Polytrop sthiktar Waben vetBassEn
m -Temperatur-Hotspot edTs

Abbildung 10: Uberblick iiber die verschiedenen Methanisierungskonzepte gegliedert in 2-
und 3- Phasen-Reaktoren; die Héhe der Temperaturspitzen (Hotspots) im Reaktor nimmt
von rechts nach links zu [32]

3.3.1 Reaktorkonzepte

Da es sich bei der Methanisierung um eine stark exotherme Reaktion handelt, ist die
wichtigste Thematik bei der Konstruktion eines Reaktors das Temperaturmanagement. Die
verschiedenen Reaktorkonzepte, welche flr technische Methanisierungs-Anwendungen
entwickelt wurden (adiabater oder gekihlter Festbettreaktor, strukturierter Reaktor,
Wirbelschichtreaktor und  Suspensionsblasenséulenreaktor) bieten unterschiedliche
Lésungen. [42] Im Folgenden wird ein Uberblick ilber diese Konzepte gegeben. Eine
detaillierte Ausarbeitung ist in spezifischer Literatur [55, 56] zu finden.

3.3.1.1 Festbettreaktor

Die Katalysatorpellets sind in einem leeren Rohr angeordnet und bilden ein katalytisches
Bett. Methanisierungs-Festbettreaktoren werden entweder als adiabatische oder gekulhlte
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Kapitel 3 — Technische und theoretische Grundlagen 22

Festbettreaktoren  eingesetzt. Bei  adiabatischen  Festbettreaktoren  wird  die
Temperaturregelung durch den Einsatz einer Aneinanderreihung von adiabatischen
Reaktoren (in der Regel 2 bis 5) mit Zwischenklhlung und/oder mit einer Gasrlckfihrung
bewerkstelligt. Aufgrund der adiabatischen Betriebsweise muss der Katalysator einem
breiten Temperaturbereich standhalten kénnen (250 — 700 °C). Daher sind die haufigsten
Deaktivierungsmechanismen im Zusammenhang mit dem Katalysator die Rissbildung und
die Versinterung. Der gréBte Nachteil von Festbetireaktoren ist die schlechte
Warmedbertragung aus dem Inneren des Katalysatorbetts nach auBen, weshalb es zur
Bildung von Temperatur-Hotspots in der Schittung kommt. Dartber hinaus ist der
Druckabfall in Abhangigkeit von der Festbettdichte charakteristisch fur Festbettreaktoren.
Alternativ kbénnen gekilhlte Festbettreaktoren fir die Methanisierung eingesetzt werden, bei
welchen der Fertigungsaufwand etwas komplexer ist. Zusatzlich weist diese Bauform hdhere
Investitionskosten als adiabatische Systeme auf. [42]

3.3.1.2 Strukturierte Reaktoren

Strukturierte Reaktoren bestehen aus dinnen miteinander verbundenen Kanélen und
wurden entwickelt um Temperatur-Hotspots sowie Druckverluste zu minimieren. Das
katalytische Material (dp < 100 um) ist auf der Kanalwand aufgeklebt bzw. die Kanalwand
selbst ist ein poréses katalytisches Material. Wenn die Kanale aus Metall bestehen, z. B. aus
Stahl oder Aluminium, kénnen strukturierte Reaktoren eine bessere
Warmetransportkapazitat und einen geringeren Druckabfall als Festbettreaktoren aufweisen.
Je nach metallischem Werkstoff kann der radiale Wé&rmetransport im Vergleich zum
Festbettreaktor um zwei bis drei GréBenordnungen verbessert werden. Mikro-strukturierte
Reaktoren stellen eine Weiterentwicklung der strukturierten Reaktoren dar und zeichnen sich
durch ein hohes Oberflachen-Volumen-Verhaltnis aus, was zu einem effizienteren
Warmelbergang fihrt. Nachteile von strukturierten Reaktoren sind die kompliziertere
Katalysatorentfernung von der Kanalstruktur, sowie die Schwierigkeit, den deaktivierten
Katalysator durch einen neuen zu ersetzen. Sobald der Katalysator deaktiviert ist, muss der
gesamte Reaktor mit einer neuen katalytischen Kanalstruktur ausgestattet werden. [57]

3.3.1.3 Wirbelschichtreaktoren

In Wirbelschichtreaktoren werden die Katalysatorpartikel (50 < dp <200 ym) durch das
Einsatzgas verwirbelt. Der Hauptvorteil dieses Konzepts ist die Vermeidung lokaler Hot-
Spots, da eine effektive Warmeabfuhr im Bereich des FlieBbetts zu annahernd isothermen
Bedingungen im Katalysatorbett fihrt. Zuséatzlich weist der Katalysator eine hohe spezifische
Oberflache auf, weshalb in einer Reaktorstufe hohe Umsatzraten erzielt werden kénnen. Ein
erheblicher Nachteil dieses Konzepts ist die die mechanische Abnutzung des Katalysators
sowie die Beschadigung der Reaktorwand durch Abrieb. Die Gasgeschwindigkeit ist nach
obenhin begrenzt, da Katalysatorpartikel fluidisiert werden, sie aber nicht oberhalb des
Bettes ausgetragen werden sollen. Dies flhrt zu einer Einschrankung der Prozessflexibilitat.
[58, 59]
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3.3.1.4 Dreiphasen-Reaktoren

Bei diesen Reaktortypen werden die feinen Katalysatorpartikel (feste Phase) einer
temperaturstabilen flissigen Phase (z. B. Mineralél) ausgesetzt und durch den eintretenden
Gasstrom fluidisiert. Aufgrund der hohen Wéarmekapazitat der flissigen Phase kann eine
effektive Temperaturkontrolle erreicht werden, was zu einem nahezu isothermen Betrieb
fuhrt. Ein Nachteil ist der Transportwiderstand zwischen Gas- und Flissigphase sowie die
Zersetzung des flissigen Materials. [60]

3.3.2 Bestehende GroBanlage

Dieses Kapitel gibt einen kurzen Einblick Uber eine bestehende Anlage im
DemonstrationsmaBstab und soll als Vergleich zu dem Setup dieser Ausarbeitung dienen.

3.3.2.1 STORE&GO Methanisierungsanlage

Das STORE&GO Projekt gliedert sich in 3 Themengebiete, welche jeweils in
unterschiedlichen Landern (D, IT, CH) erforscht werden. Die erste Power-to-Gas-Anlage
befindet sich in Falkenhagen (Deutschland). Der seit 2013 bestehende Prozess zur
Erzeugung von Wasserstoff wurde im Mai 2018 um eine Methanisierungsanlage mit einer
Leistung von rund 1 Megawatt (MW) erweitert. Der Methanisierungsprozess basiert auf
einem Wabenreaktor-Konzept, welches am Engler-Bunte-Institut des Karlsruher Instituts far
Technologie (KIT) entwickelt wurde. Seit Januar 2019 wird das synthetische Methan in das
regionale Erdgastransportnetz eingespeist. Die Anlage produziert bis zu 1 400 m3
synthetisches Erdgas (SNG) pro Tag, was einer Energiemenge von etwa 14 500
Kilowattstunden (kWh) entspricht. [61]

Die Projekte Zwei und Drei befinden sich in der Schweiz und in ltalien. Das Schweizer
Projekt befasst sich mit der biologischen Methanisierung, wahrend das italienische Konzept
Mikroreaktoren zur Methanisierung einsetzt.

In der PtG-Anlage Falkenhagen kommt ein katalytischer Waben-Methanisierungsreaktor mit
einer maximalen Outputleistung von 576 kW flr synthetisches Erdgas (SNG) zum Einsatz.
Der bendtigte Wasserstoff wird durch eine Alkali-Elektrolyse (AEC) vor Ort bereitgestellt. Bei
Volllast speist die AEC einen Wasserstoff-Volumenstrom von 210 m8 Ho/h in den
Methanisierungsreaktor (Tstp =0 °C, pste = 1,01325 bar). Das CO: fir die Methanisierung
wird in flissiger Form aus einer Bioethanolanlage geliefert. Die Methanisierungsanlage ist
als zweistufige katalytische Methanisierung mit stéchiometrischem Einsatz von Hz ausgelegt.
Die erste Reaktorstufe besteht aus einem metallischen Wabenreaktor, der mit einem
handelsublichen Katalysator auf Ni-Basis beschichtet ist. Die zweite Reaktorstufe ist ein
Festbettreaktor, dessen Aufgabe es ist, die erforderliche Produktgasqualitat fur die
Einspeisung in eine Transportpipeline (p > 45 bar) zu erreichen. Die Reaktionswarme wird in
einem nahe gelegenen Furnierwerk genutzt. Im Rahmen des STORE&GO-Projekts wurde
dieses Setup 1186 Stunden lang betrieben (CO»-Einspeisung) und die Einspeisezeit betrug
668 Stunden. [62]
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Die gesamte Katalysatorbeladung in Falkenhagen (beide Reaktoren) fir den gewéhlten
Betriebspunkt bei 97 % Auslastung wurde auf 500 h'' im Mittel berechnet. Dabei wurde die
GHSVwae der ersten Reaktorstufe mit 732 h' ermittelt. Darliber hinaus hatten
Laborversuche gezeigt, dass durch eine Anpassung des Designs der Waben der radiale
Warmeubergang verbessert werden konnte. AuBBerdem konnte die L&nge des mit Katalysator
beschichteten Kanals reduziert werden. Beide OptimierungsmaBnahmen wirden zu einer
deutlich hoheren GHSVwape von 7000 h' fiihren, die im Vergleich zu Literaturdaten deutlich
héher ist. In der Literatur werden je nach Reaktorkonzept GHSV-Werte zwischen 500 und
5000 h fur die katalytische Methanisierung angegeben. [62]

In der Anlage wurden Lastwechsel zwischen 40 und 100 % realisiert. Die durchschnittliche
LCR (Load Change Rate) bezogen auf den Hax-Volumenstrom wurde mit 3,2 %/min
angenommen. Der Methananteil wurde wahrend des Lastwechsels nicht wesentlich
beeinflusst und blieb auf einem hohen Niveau von Uber 98 Vol-%. Anhand der Ergebnisse
kann davon ausgegangen werden, dass héhere LCR-Werte im Reaktor ohne EinbuB3en bei
der Produktgasqualitdt eingesetzt werden kénnen. Dies entspricht den Ergebnissen des
Zentrums far Sonnenenergie- und Wasserstoffforschung (ZSW) fir einen Rohrblndel-
Methanisierungsreaktor. [62]

Fiar den Demostandort Falkenhagen wurde ein PtG Gesamtwirkungsgrad von 69 % ermittelt.
Es wurden folgende Optimierungspotenziale in die Berechnungen einbezogen: State of the
Art der Elektrolyse, optimierte Warmenutzung der Methanisierungsanlage und Nutzung von
Niedertemperaturwarme. DarUber hinaus kdénnte die aktuelle Alkali Elekirolyse durch eine
Hochtemperatur-Dampfelektrolyse (SOEC) ersetzt werden. Diese Verdnderung bietet fir die
katalytische Methanisierung die Mdglichkeit der internen Wa&rmeintegration und die
Reaktionswarme der Methanisierung kann fiir die Erzeugung des in der SOEC bendtigten
Hochdruckdampfes genutzt werden. Dies hat zur Folge, dass der Gesamtwirkungsgrad im
Hinblick auf die Umwandlung von elektrischer Energie in SNG optimiert werden kann. [62]

Alle technischen Daten der Methanisierungsanlage in Falkenhagen sind in der folgenden
Tabelle 4 im Uberblick aufgelistet:
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Tabelle 4: Technische Daten der PtG-Anlage in Falkenhagen [62]

GroBe Einheit Wert
Volumenstrom Hzstp m3/h 210
CO: Quelle Bioethanol
Volumenstrom CO2stp m3/h 52,5
Betriebsdruck bar 14
Betriebstemperatur °C 220 (Thermaldl)

350 (Katalysator)

Einspeisung ins Erdgasnetz bar >45
Betriebsstunden h 1186
Produziertes SNG/LNG kg 11367

3.3.2.1.1 Wirtschaftlicher Uberblick

Die CAPEXwen fUr verschiedene Konfigurationen der Anlage in Falkenhagen sind in
Abbildung 11 dargestellt. Die linken drei S&ulen im Diagramm sind in GréBenfaktor,
Ingenieurskosten, Kosten fir Instrumente und Verrohrung, Installationskosten und
Hauptausristung aufgeteilt. Durch die VergréBerung der Anlage (Scale-up) von 0,58 MW auf
1 MW wird eine Reduktion der Kosten von 3740 €/kW auf 2800 €/kW erwartet. Wird die
AnlagengréBe auf Basis der SNG-Leistung auf 5 MW skaliert, reduziert sich der CAPEXwetn
auf 1430 €/kW. [62]

Die mittleren drei Saulen in Abbildung 11 zeigen, wie die auf 5 MW skalierte Anlage
weiterfihrend verbessert werden soll. Die Methanisierungseinheit kann hinsichtlich der
Verdichtung des Gasinputstroms optimiert werden (Optimization step 1, hellgrau). Dadurch
kénnen die Kosten auf ca. 1200 €/kW gesenkt werden. Durch die Erhéhung der GHSV kann
die erforderliche Katalysatormenge (Optimization step 2, grau) und somit die Reaktorgré3e
(Optimization step 3, schwarz) reduziert werden, was wiederum die Kosten auf unter
1000 €/kW senkt. Die beiden letzten Balken im Diagramm zeigen die durchschnittlich
erwartete Kostensenkung bei einer Hochskalierung einer Methanisierungsanlage auf 5 bzw.
10 MW nach Zauner [63].
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Abbildung 11: Investitionskosten (CAPEX) der Methanisierungsanlage in Falkenhagen bei
einer aktuellen GréBe von 0,58 MW bis zu den erwarteten Kosten bei 5 MW [62]

Die technische Bewertung zeigt, dass sich Optimierungspotenziale im Reaktor- und
Prozessdesign positiv auf den CAPEXven auswirken. Im derzeitigen Anlagenkonzept werden
H2 und CO: gemischt und anschlieBend verdichtet. Durch die Anpassung des Drucks des Ha-
Volumenstroms aus der Elektrolyse an den Druck des Methanisierungsreaktors kénnte der
Eingangsvolumenstrom in den Reaktor, der verdichtet werden muss, reduziert werden. Unter
Einbeziehung aller Optimierungen in die CAPEXwen-Berechnungen kann der spezifische
CAPEXwmetn einer 5-MW-Anlage auf 720 €/kW nahezu halbiert werden. Die angegebenen
Kosten beruhen auf den Daten der Anlage und stellen eine Schéatzung der aktuellen
Investitionskosten dar. Bei einem Upscaling auf AnlagengréBen bis 50 MW ist eine weitere
CAPEXwet-Reduktion von 50 % (360 €/kW) realistisch. [62]
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4 Experimentelles

Die Methanisierungsanlage am Lehrstuhl fir Verfahrenstechnik des industriellen
Umweltschutzes (VTiU) an der Montanuniversitat Leoben wurde in Zusammenarbeit mit der
Osterreichischen Forschungsférderungsgesellschaft (FFG) entworfen. Die
Erstinbetriebnahme erfolgte im Jahr 2013. Seither wurde die Anlage im Zuge diverser
wissenschaftlicher Arbeiten stetig optimiert und erweitert. In diesem Kapitel werden der
derzeitige Aufbau der Methanisierungsanlage, die Versuchsreihen und die
thermodynamische Bewertung beschrieben. Letztere erfolgt mittels Kennzahlen wie des
effektiven WarmeUlbergangskoeffizienten und der Semenov-Zahl in Bezug auf die
Anwendbarkeit des Reaktorsystems.

4.1 Aufbau der Versuchsanlage

Die gesamte Anlage im Technikum des Lehrstuhles fir Verfahrenstechnik des industriellen
Umweltschutzes (VTiU) ist in der folgenden Abbildung 12 dargestellt. Es handelt sich dabei
um einen groben Uberblick der Versuchsanlage im Labor. Eine genaue Beschreibung der
einzelnen Komponenten erfolgt in den kommenden Unterkapiteln.

Das Grundgertst der Versuchsanlage besteht aus einem Rahmenaufbau mit Bosch-
Aluminiumprofilen. Im Gehause ((1) in Abbildung 12) befinden sich vier Reaktoreinheiten,
welche durch Verstrebungen und Gewindestangen mit dem Rahmen verbunden sind. Die
Reaktoren 1-3 (schwarz-strichlierte Markierung in Abbildung 12) sind Festbettreaktoren mit
einem Innendurchmesser von 80 mm mit welchen vorhergehende Arbeiten in den Jahren
2013 - 2019 durchgefuhrt wurden. Diese Reaktoren sind derzeit inaktiv. Reaktoreinheit 4
(schwarze Markierung in Abbildung 12) bestand aus einem ungekihlten, dinnen
Rohrreaktor, welcher im Zuge dieser Arbeit durch einen aktiv gekihlten Rohrreaktor mit
einem Innendurchmesser von 14 mm ersetzt wurde. Direkt neben dem Gehause befindet
sich der Schaltschrank ((2) in Abbildung 12). Dieser beinhaltet die speicherprogrammierbare
Steuerung (SPS) und alle damit verbunden elektrotechnischen Komponenten (Netzteile,
Relais, Sicherungen etc.) sowie die Steuereinheit der Gaswarnanlage. Das Bedienelement
der gesamten Anlage bildet ein PC mit dem Programm Lookout ((3) in Abbildung 12). Das
Programm kann mittels OPC-Server auf die SPS zugreifen, welche die Befehle des
Benutzers ausfiihrt. Die Gaszusammensetzung wird durch eine Gasanalyseeinheit (GA) der
Firma ABB gemessen werden ((4) in Abbildung 12). Die Gasversorgung wird durch
Gasflaschen gewahrleistet. Aus Sicherheitsgriinden befinden sich die Gasflaschen samt
Druckminderer und Entliftung in Gasschréanken ((5) in Abbildung 12). Am Ende der
Prozesskette befindet sich eine Fackel, welche das erzeugte Produktgas verbrennt. Die
Verbrennungsgase der Fackel werden durch das Liftungssystem ((6) in Abbildung 12) in die
Atmosphare ausgeblasen.
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Abbildung 12: Uberblick der Methanisierungs-Versuchsanlage am VTiU eingeteilt in ihre
Bestandteile (1: Gehduse, 2: Schaltschrank, 3: PC zur Bedienung, 4: Gasanalytik,
5: Gasschranke, 6: LUftungssystem)

Bei den Rohrleitungen, in denen die Gase transportiert werden, handelt es sich um 6x1 mm
Edelstahlrohre. Die Leitungen werden durch Doppelklemmringverschraubungen der Firma
DK-LOK miteinander verbunden und bleiben bei Driicken von bis zu 137 bar (It. Hersteller)
gasdicht.

4.1.1 VerfahrensflieBbild des gekuhlten Reaktorsetups

Das in Abbildung 13 dargestellte Rohr- und Instrumentierungsschema (R&l) Diagramm zeigt
Komponenten, Gasleitungen (schwarze Linien) und Kuhlkreislaufe (blau strichlierte Linien)
der Versuchsanlage mit gekiihltem Doppelrohrreaktor. Die Eduktgase aus den Gasflaschen
werden Uber Massendurchflussregler (engl.: mass flow controller = MFC) (hier V001 bis
V005) selektiv zudosiert und in einem Mischbehalter homogenisiert. Die Gasmischung
gelangt nach dem Offnen des Hauptventils (V006) in die Vorwarmzone und anschlieBend in
die Katalysatorschittung des Reaktors. Nach dem Reaktor wird das Produktgas durch einen
Wasser-Gleichstrom-Kuhler geleitet, welcher die Abscheidung von Wasser gewahrleisten
soll. Das Kondensat muss per Hand in einen Auffangbehélter abgelassen werden. Vor der
Gasanalytik befindet sich eine weitere Kondensationseinheit mit Auffangbehalter. Trockenes
Produktgas ist fur eine korrekte Messung der Gasanalytik essenziell.

Mithilfe der Ventile (V008 & V0O09) kann zwischen Produkt- und Inputgasmessung
umgeschaltet werden. Die Inputgasmessung ist vor allem bei Versuchen mit Realgas aus der

v l -U
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Industrie von Vorteil. In dieser Arbeit wird jedoch nur mit reinen Gasen aus Gasflaschen
gearbeitet, weshalb eine Vermessung des Inputgases nicht notwendig ist.

Das Produktgas wird nach der Wasserabscheidung Uber ein Proportionalventil (VO11) zur
Fackel geleitet. Diese Leitung ist durch ein Rickschlagventil (RS9) und eine Flammensperre
(F4) abgesichert. Ebenso wird das vermessene Produktgas Uber eine separate Leitung tber
ein weiteres Rickschlagventil (RS10) und eine Flammensperre (F6) von der Gasanalytik zur
Fackel transportiert. Durch Ventil VOO7 wird Stltzgas aus der Gasflasche zudosiert. Mit den
Temperaturmesspunkten T114 in der Fackel und T115 in der Absaugung kann zum einen der
Ausfall der Fackel registriert und zum anderen auf zu hohe Ablufttemperaturen reagiert
werden.

Die gesamte Anlage wird an Schlisselstellen druck- und temperaturiiberwacht. Wichtig
dabei sind der Eingangsdruck (PI1) und der Ausgangsdruck (PI2) des Reaktors, welcher
Uber das Proportionalventil (V011) geregelt werden kann. Wie auch der Druck wird die
Temperatur vor (T19) und nach (T112) dem Reaktor gemessen. Diese Messpunkte z&hlen
jedoch nicht zu dem in Abbildung 16 dargestellten Multithermoelement, sondern dienen nur
der Uberwachung. Ebenso wird die Eingangs- und Ausgangstemperatur des Thermaldls
durch Messpunkt TI10 & TI11 kontrolliert.

Aus Sicherheitstechnischen Griinden befinden sich innerhalo des Gehéauses
Gaswarndetektoren, die in Kapitel 4.1.6 beschrieben sind.
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Legende Gaswarndetektoren
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™ Riickschlagventil
% Flammensperre %
Absaugung

> Ventil/Regler manuell

% Ventil/Regler gesteuert U
Rohrleitung W 0
i Geschlossener Kiihlkreis
— — Kuhlwasser R1 —
P1 Ti1
Temperiergerat w1
Inkl. Kiihlung ﬁ
-] N
I e —— e ——
Led 3
Zulauf | ! Schlauch % Zoll
_________________ — 2
-—F——-—-—_——_—_— e —_——_—— -
Riicklauf MutiTE (8x) € >
Gasvorwarmer Rs10
V006 (T8
" -~ '
Mischbehalter X1 Hauptventil @
—— D[]<| A .
=
RS7 F1
Inputmessung
- - - V010
RS1 RS2 RS6 F
H,0
V001 V002 V005
Kugel- Kugel-
{;% schwimmer schwimmer
g - -
b == =
E StUtZgVEIDg?aCkH Handventil Handventil
5 I I
B B e B ok S =
CO-200bar  CO,-200bar  N,- 200 bar H,—200 bar  CH,— 200 bar
H,0- H,0-
Gasversorgung aus Gasschranken Auffangbehilter Auffangbehilter

Abbildung 13: R&l Schema des 6lgekihlten Reaktors inklusive aller Armaturen, Messpunkte und Kihlkreise
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Die Abbildung 14 zeigt den Aufbau des aktiven Kihlkreislaufes. Das Temperiergerat der
Firma Lauda (Integral 4XT) muss mit 230 V versorgt werden und hat eine Stromaufnahme
von maximal 16 A. Es bendétigt ebenso einen separaten Wasseranschluss und kann uber
eine RS 232 Schnittstelle mit dem Steuerungs-PC kommunizieren. Durch den Mass-Flow-
Meter (MFM) der Firma Emerson kann die Durchflussmenge des Thermaldls bis 322 °C Uber
ein 0-10V Signal an die SPS Ubermittelt werden. Die Geréatebeschreibung und die
wichtigsten Parameter zur Inbetriebnahme werden im Kapitel 4.1.4 erlautert.

R1

-~

isolierter Metallschlauch

Kithlwasser Riicklauf

Abbildung 14: Schematischer Aufbau der aktiven Reaktorkiihlung von R1 inkl. Mass-Flow-
Meter (FIC1) und Temperiergerat

4.1.2 Rohrreaktoreinheit

Der Reaktor ist aus Edelstahl 316 (1.4401) von der Firma PARCOM Ventile & Fittings GmbH
gefertigt worden. Bestehend aus zwei miteinander verschwei3ten Rohren flhrt das innere
Rohr die Reaktionsgase und das auBere die Temperierflissigkeit der aktiven Kihlung. Die
Abmessungen der Rohre und die Abstdnde der Klemmringverschraubungen sind in
Abbildung 15 dargestellt, wobei der Innendurchmesser auf die Gesamtlange von 1 m, 14 mm
betragt. Der daraus berechnete Ringspalt und die Ringspaltflache sind in der nachfolgenden
Tabelle 5 angefthrt.

VTi

er
o

=
ES

mhreastecank
R ——

&
3



Kapitel 4 - Experimentelles 32

3,00

18,00
25,00
i

| || ' i
; |

680,00

147,00 700,00 147,00
I

1000,00

Abbildung 15: Konstruktionszeichnung der Reaktoreinheit (alle Angaben in mm)

Tabelle 5: Wandstéarke und Innendurchmesser zur Berechnung des Ringspaltes und der

Ringspaltflache
AuBenrohr Wert | Einheit
AuBendurchmesser Da | 25 mm
Wandstérke s 1 mm
Innendurchmesser Di 23 mm
Innenrohr
AuBendurchmesser Da | 18 mm
Wandstérke s 2 mm
Innendurchmesser Di 14 mm
Ringspalt 2,5 mm
Flache Ringspalt 19,6 | mm?2

Die genaue Anordnung des Multithermoelements im Rohrreaktor ist in der folgenden
Abbildung 16 dargestellt. Die Messpunkte Tl1,2 & 8 befinden sich in der Inertschittung im
nicht temperierten Teil des Reaktors und messen die Eintritts- bzw. Austrittstemperatur des
Gases. Bei der Inertschittung handelt es sich um Steinzeugkugeln mit einem Durchmesser
von 1/8% welche das einstromende Gas homogenisieren. Die Messpunkte T13 bis TI7
befinden sich innerhalb der Katalysatorschittung in der temperierten Zone und messen das
entstehende Temperaturprofil wahrend der Reaktion. Wie die Inertschittung besteht auch
die Katalysatorschittung aus Pellets mit einem Durchmesser von 3 - 4 mm.
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14mm Reaktor

Gas Output Inertmaterial
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— Start: Messlange TE

MULTITE

Gas Input

Abbildung 16: Schematische Darstellung des Reaktors mit Kihlkreislauf (dunkelgrau) inkl.
Katalysatorschitthdhe (kariert) und Anordnung des Multithermoelements inkl. Messpunkte
(TH bis TI8)

4.1.3 Verwendeter Katalysator

e Schiittkatalysator

Als Katalysator wird ein kommerzieller spharischer Methanisierungskatalysator METH 134®
der Firma C&CS GmbH verwendet. Der Katalysator bestehend aus Aluminiumoxid als
Tragermaterial und Nickel (ll)-oxid wird kommerziell fir Methanisierungsanwendungen, in
der Ammoniaksynthese oder fir die Synthesegasherstellung verwendet. Der
Katalysatortrager hat eine Nickelbeladung von 20 Gew.-% bei einer Dichte von 0,9 kg dm=.
Er wird in oxidierter Form in den Reaktor eingebracht und geman den Anweisungen des
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Herstellers zur Aktivierung mit Hz reduziert. [46, 64] In allen Versuchsreihen, exklusive der
Vorversuche, wird mit einer Katalysatormasse von 66,86 g bei einer Schitthéhe von 60 cm
gearbeitet. Informationen dazu erfolgen in Kapitel 4.2 Versuchsreihen.

Genauere Informationen zur Durchfihrung der Katalysatoraktivierung sind im folgenden
Kapitel 4.2.1 Versuchsvorbereitung zu finden.

4.1.4 Hauptkomponenten

Dieses Kapitel beschreibt die wichtigsten Komponenten der aktiven Reaktorkihlung.
e LAUDA Temperiergerat

Die Hauptkomponente der aktiven Kihlung ist das Hochtemperaturthermostat der Firma
LAUDA mit dem Namen Integral IN4 XTW (kleine Geh&useausfihrung). Der
Hydraulikkreislauf besteht aus einem Rohrleitungssystem, einer hermetisch dichten Pumpe,
einem Niveausensor, einem Ausdehnungsgefal3, einer Heizung und einem Verdampfer. Die
Pumpe kann Uber 8 Leistungsstufen bis zu einem Maximaldruck von 3,1 bar gesteuert
werden. Die mitgelieferten Metallwellschlauche mit Spezialisolierung halten Temperaturen
von -100—-350 °C bei Dricken bis maximal 10 bar stand. Da bei der Methanisierung
Temperaturen im Bereich 250 °C und hoéher notwendig sind, muss eine fir diese
Temperaturen zuléassige Temperierflissigkeit gewahlt werden. Das Thermaldl Ultra 350 der
Firma LAUDA ist ein aromatischer Kohlenwasserstoff mit einem Arbeitstemperaturbereich
von 30 - 350 °C und einer Viskositat von 48 mm?3/s bei 20 °C. Die chemische Bezeichnung
dieser, in Wasser unléslichen Substanz ist Dibenzyltoluol mit einer Dichte von 1,044 kg/m3
bei 20 °C und einem Flammpunkt von 212 °C. Aus Sicherheitsgriinden ist das Gerat auf eine
maximale Temperatur von 322°C limitiert.

e Mass Flow Meter (MFM) zur Durchflussmessung des Thermaldls

Die Durchflussmessung des Thermalbles erfolgt durch ein Micro Motion™ Coriolis
Messgerat von der Firma Emerson. Dieses System basiert auf den Prinzipien der
Bewegungsmechanik. Das Fluid wird in zwei identische Messrohre aufgeteilt und durch eine
Spule in eine oszillierende Sinusschwingung versetzt. FlieBt kein Medium durch das Gerat
so ist die Schwingung von Einlass und Auslass in Phase. FlieBt jedoch ein Medium durch die
Messrohre, so verdndern die Corioliskrafte die Sinuswellen von Eingang und Ausgang.
Durch die Phasenverschiebung und der damit verbundenen Zeitverzégerung At kann der
Massendurchfluss ermittelt werden. Der gemessene Durchfluss wird Gber den Emerson 5700
Transmitter in ein 0 — 10 V Signal umgewandelt und an einen analogen Eingang der SPS
angeschlossen. Aufgrund der Leitungsldange entsteht eine Ungenauigkeit bei der
Ubermittlung des Messwertes an den PC. Der Wert des Transmitters liegt im Mittel etwa
zwei Zehntel Gber dem angezeigten Wert in der Steuerungsoberflache. Daraufhin wurde ein
Korrekturfaktor fir jede Pumpenstufe ermittelt und der Mittelwert errechnet. Mit einem Faktor
von 1,1816 konnte die Ungenauigkeit korrigiert werden. Die Werte zur Berechnung des
Korrekturfaktors befinden sich in Tabelle 13 im Anhang.
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4.1.5 Hauptkomponenten der Peripherie

Das Peripheriesegment besteht aus Kihlkreislaufen, Massendurchflussregler zur
Gasdosierung und der Gasanalyse. Diese Komponenten sind mit Rohrleitungen aus
Edelstahl (1.4404) oder PTFE-Teflonschlauchen verbunden.

e Kondensatorkiihlkreislauf

Damit der durch die Methanisierungsreaktion erzeugte Wasserdampf nicht im
Rohrleitungssystem kondensiert und in weiterer Folge die Gasanalytik beschadigt oder die
Fackel abléscht, muss der Dampf kontrolliert auskondensiert und abgelassen werden. Fir
diese Aufgabe ist ein geschlossener Kihlkreislauf installiert worden. Dieser besteht aus
einem Luft/Wasser Lamellen-Wéarmetbertrager mit Ventilator (&hnlich Pkw-Kihler) und
einem Rohrkondensator, welcher die heie Produktgasleitung mit Wasser umspdilt. Die
Komponenten des Kihlkreislaufs sind durch Kunststoffschlauche miteinander verbunden.
Das Kuhlmedium (reines Wasser) wird mittels einer Zirkulationspumpe umgewalzt und
erreicht je nach Versuchsintensitat und Dauer Temperaturen von 25-50 °C.

e Gasdosierung der Edukte

Die Gasdosierung vor dem Mischbehalter erfolgt Gber Mass Flow Controller (MFC) der Firma
Bronkhorst. Diese sind aufgrund ihrer Bauart fir CO2 und CH4 auf einen Dosierbereich von
0,25 - 10 NL/min (Normliter/Minute) begrenzt. Der MFC der Wasserstoffzufuhr ist gréBer und
dessen maximaler Durchfluss liegt bei 40 NL/min. Aufgrund dieser Gegebenheiten kann eine
maximale GHSV von 30000 h' erreicht werden. Die Gaszusammensetzung und der nétige
Ha-Uberschuss im Reaktor werden im Kapitel 4.2.2 Versuchsparameter ausfiihrlich erlautert.

e Gasanalytik

Zur Messung der Zusammensetzung des Produktgases kommt ein kontinuierlicher
Gasanalysator der Firma ABB zum Einsatz. Das Modell EL3020 verfligt tber ein Infrarot-
Photometer, welcher durch nichtdispersive Infrarotabsorption im Wellenldngenbereich von
2,5 - 8 um Gaskomponenten wie CO, COz, N2, CH4 im Bereich von 0 - 100 Vol.-% erfassen
kann. Zum Zweck der Messgenauigkeit darf der Eingangsdruck die Grenze von 0,5 bar nicht
tberschreiten. Aus diesem Grund ist vor der Gasanalytik ein Druckminderer installiert,
welcher das Produktgas vom Betriebsdruck auf den zuldssigen Eingangsdruck reduziert.

4.1.6 Sicherheitskomponenten

Durch die Verwendung hochentziindlicher Gase sind funktionierende
Sicherheitskomponenten unverzichtbar. Die Gaszuleitungen von den Gasflaschen sind mit
Rickschlagventilen ausgestattet. Es befinden sich Flammensperren nach dem Hauptventil,
vor der Gasanalytik und der Fackel, welche im Stérfall einen Rickbrand in den Leitungen
verhindern sollen. Des Weiteren muss auch die Stickstoffleitung immer unter Druck stehen,
da bei einer Fehlfunktion sofort mit Inertgas gespult wird. Das Spullen mit reinem Stickstoff
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erfolgt beispielsweise bei einem Ausfall der Fackel. Dabei werden alle Gaszuleitungen
geschlossen und nur die Stickstoffleitung gedffnet, wodurch das Reaktorsystem von
toxischen und brennbaren Gasen abgekapselt ist. Die Stérfallpravention und
Anlagensicherheit ist im Prozessleitsystem [65] dokumentiert.

e Gaswarnanlage und Sensorik

Das stationare Gaswarnsystem der Firma Dalemans ist innerhalb des Gehauses montiert.
Der Detektor D420 reagiert sowohl auf Gase wie CO, COz, Cl> und NHs, als auch auf den
Sauerstoffgehalt in der Umgebungsluft. Der Messbereich von beispielsweise CO liegt bei 0
bis 300 ppm, wobei der Arbeitsplatzgrenzwert in Osterreich auf 20 ppm definiert ist. [66, 67]
Zur Messung explosiver Gase wird ein weiterer Detektor, der DAX 420, benétigt. Der DAX
420 ist ein Knallgasdetektor und reagiert auf Gase wie reinen Wasserstoff (Hz2) und
Kohlenwasserstoffe (CxHy). Die untere Explosionsgrenze (UEG) von H: liegt bei 4 Vol.-%,
jene von CH4 bei 4,4 Vol.-%. Werden die Grenzwerte von einem der genannten Detektoren
Uberschritten wird innerhalb von 30 Sekunden ein Alarm, in Form eines Signaltons,
ausgeldst. [68]

Zur Uberwachung der Anlage sind mehrere Thermoelemente und Drucksensoren in den
Leitungen um die Reaktoreinheit verbaut. Die Drucksensoren P11 & PI2 im R&l Schema
(Abbildung 13) befinden sich jeweils vor und nach dem Reaktor. Anhand dieser Sensoren
wird der Arbeitsdruck eingestellt. Die fir die Temperaturiberwachung wichtigsten
Thermoelemente sind jene des Reaktors (TI1 bis TI8), die der Fackel (TI110) und der
Absaugung (TI111). Ebenso wichtig ist die Ein- und Austrittstemperatur des Thermaldls (T4 &
TI5) zur Uberpriifung der eingestellten Temperatur am Temperiergerat.

¢ Produktgasverbrennung und Absaugung

Aus Sicherheitsgriinden ist es notwendig, dass das Gas vollstdndig verbrannt wird. Somit
werden alle fir die Umwelt schadlichen Restbestandteile der Eduktgase wie Hz, CH4, CO
durch die Verbrennung in CO2 und Wasser umgewandelt. Die Fackel selbst wird durch
Methan als Stiitzgas betrieben. Die Ableitung der Verbrennungsabgase erfolgt durch eine
Absaugung, welche in das Abluftsystem des Technikums miindet.
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4.1.7 Steuerung SPS

e Programm Lookout

Das Programm Lookout ist ein grafisches Programmiersystem der Firma National
Instruments. Durch diese Plattform kénnen die Daten der SPS visualisiert und Befehle an
diese Ubermittelt werden. Die in Abbildung 17 gezeigte Visualisierung stellt das Control
Panel dar. Es zeigt verschiedene Eingabefelder, Schalter und Schieber, welche zur
Bedienung der Anlage notwendig sind. Links im Bild (gepunktete Markierung in Abbildung
17) kann der Durchfluss von CO, COz, Hz, N2> und CH4 separat in NL/min eingestellt werden.
Mithilfe der Schalter neben dem Eingabefeld kénnen die Ventile aktiviert werden, wodurch
die einzelnen Gase in den Mischbehalter strémen. Im Kastchen ,H2 excess” direkt unter dem
Durchfluss von CH4 kann auch der Wasserstoffliberschuss abgelesen werden. Nach dem
Offnen der Gaszuleitung muss die Hauptleitung (V013 in Abbildung 17), die Messleitung
(V042 in Abbildung 17), das Stutzgas der Fackel (V043 in Abbildung 17) und das
Gassampling far R3 aktiviert sein. Der Reaktordruck lasst sich tber die Proportionalventile
(V038 & V040) sowohl manuell als auch automatisch mittels PID-Regler einstellen
(strichlierte Markierung in Abbildung 17). Das Temperaturprofil des Reaktors (schwarze
Markierung in Abbildung 17) zeigt die gemessenen Werte des Multithermoelements nach der
in Abbildung 16 gezeigten Anordnung. Das sogenannte Hypertrend Panel (strichpunktierte
Markierung in Abbildung 17) zeigt in Echtzeit an der Ordinate (=y-Achse) die gemessene
Gaszusammensetzung der Gasanalytik und den herrschenden Druck im Reaktor. Auf der
linken Ordinate kann der Druck in bar und die Vol.-% von CO & CO: abgelesen werden, die
gegentberliegende Ordinate zeigt die Vol.-% der Spezies H> und CHs. Mithilfe dieser
Graphen sind die Auswirkungen von Druckschwankungen und Trends wéhrend der Messung
leichter zu identifizieren. Die Stetigkeit des Drucks und die Gaszusammensetzung muissen
zum Zweck der Reproduzierbarkeit fir mehrere Minuten gehalten werden. Dies kann zum
einen Uber das Hypertrendpanel als auch Gber die in Abbildung 18 (rechts: Gasanalytik Vol.-
%) gezeigten Zahlenwerte der Gasanalytik Uberprift werden.
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Abbildung 17: Visualisierung des Control Panels in Lookout
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Der linke Ausschnitt von Abbildung 18 zeigt die Temperatur- und Durchflussiberwachung
der aktiven Reaktorkiihlung, der rechte die in Echtzeit gemessenen Werte der Gasanalytik.
Beide Fenster dienen nur der Kontrolle, in diesen Feldern kdnnen keine Werte verandert
werden.

all_flow

[933 kg% Gasanalytik Vol
T_oll_lnpur ol flawe. botr o
o c 0.277 kgl COZ[ 1092

—f—— 17754 lmin CHA [ 825z
€0 0,039
" HZ [ 13928

T_oll_outpa ’ NZ | roa i
e ¢ 12 excess] 5106

Abbildung 18: Lookout - Durchfluss- und Temperaturtiberwachung Thermaldl (links),
Zahlenwerte der Gasanalytik (rechts)

Dieses Programm beinhaltet neben den gezeigten Ausschnitten auch noch einen
Datenlogger zur Aufzeichnung der Messwerte und diverse sicherheitsrelevante Regelkreise,
welche bei Stérfallen die Anlage von der Gasversorgung abkapseln und mit Stickstoff spilen.
Eine detaillierte Beschreibung des Leitsystems ist in einer vorhergehenden Bachelorarbeit
von Paul Binderbauer dokumentiert [65].

¢ Schaltschrank und speicherprogrammierbare Steuerung

Sowohl die SPS als auch das Steuergerat der Gaswarnanlage befinden sich in Abbildung 19
gezeigten Schaltschrank. Die SPS der Firma Eurotherm Versadac Modell 2500 ist modular
aufgebaut und kann somit beliebig oft erweitert werden. Die Module in Reihe 1 von
Abbildung 19 sind ausschlieBlich analoge Inputs (Al) fir alle Thermoelemente der Anlage. In
Reihe 2 befinden sich analoge Outputs (AO) fir 0-10V Signale, Relaismodule und Digitale
In-/Outputs. Jede Modulreihe verflgt Uber einen PAC 2500 Controller, welche via Ethernet
dber einen Switch mit dem PC verbunden sind. In Reihe 3 & 4 sind neben der 24 V
Spannungsversorgung alle elektrotechnisch  notwendigen und vorgeschriebenen
Sicherungen verbaut (FI, LS, etc.).
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Abbildung 19: Steuerschaltschrank fur Stromversorgung, SPS und Gaswarnanlage - links:
Schaltschrank geschlossen mit Steuerung der Gaswarnanlage (strichlierte Markierung);
rechts: (Schaltschrank geéffnet) SPS (Reihe 1 & 2), Sicherungen und Netzteile (Reihe 3 & 4)

4.2 Versuchsreihen

In diesem Kapitel wird das Verhalten des geklhlten Reaktors bei unterschiedlichen
Betriebsbedingungen untersucht. Das Ubergeordnete Ziel ist es verschiedene Betriebspunkte
sowohl bei einstufiger als auch bei zweistufiger Reaktoranordnung zu vermessen und die
Einspeisequalitat laut geltender OVGW G B210 [17] zu erreichen.

4.2.1 Versuchsvorbereitung

Zu Beginn einer neuen Versuchsreihe muss nach dem Einbau des beladenen Reaktors eine
Dichtheitsprobe durchgefilhrt werden. Im Zuge dieser Uberpriifung wird das System mit
Stickstoff auf einen Nenndruck von 4 bar gebracht. Da es sich um eine Versuchsanlage
handelt, wird das System bereits nach 30 min und einer maximalen Druck&nderung von
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+ 0,02 bar als dicht erklart. Der nachste Schritt beinhaltet das Aktivieren des Katalysators.
Far diesen Prozess wird der Reaktor durch das LAUDA Temperiergerat auf 320 °C erwarmt.
Nach dem Aufheizvorgang wird das System stufenweise fir 50 min mit einem Stickstoff-
/Wasserstoffgemisch und weitere 2 h mit reinem Wasserstoff gespilt. Dadurch reagiert das
Nickeloxid nach Formel (9) mit dem Wasserstoff zu reinem Nickel und Wasser.

Die Reduktionsreaktion zu reinem Nickel ist exotherm und hat einen Temperaturanstieg im
Reaktor zur Folge. Im Angesicht des neuen temperierten Systems ist bei der Aktivierung ein
Temperaturanstieg von nur 10 °C im Maximum zu messen. Die Dichtheitsprobe und das
Aktivieren des Katalysators missen nur beim Neueinbau der Reaktoreinheit durchgefihrt
werden. Fir den Fall einer Standardinbetriebnahme und fir Versuche - ohne mechanische
Anderungen am System - miissen vor Beginn der Messung folgende Schritte abgearbeitet
werden:

e Einschalten des LAUDA Geréts.

e Wasserzufuhr des LAUDA Gerats prifen > ansonsten kein Betrieb mdéglich

e Auswahl der gewilinschten Temperatur Tser.

e Auswahl der gewilinschten Pumpenstufe (Druck und Fullstandslevel beachten).

e Durchflusswert am MFM prufen.

e Inbetriecbnahme  der Umwalzpumpe und des  Ventilators flir den
Kondensationskuihlkreislauf.

e Nach Erreichen der Betriebstemperatur - Versuchsstart

Nach Beendigung der Versuche muss das gesamte System mit Stickstoff gesplilt werden.
Die Thermaldltemperatur Tser wird auf 30 °C heruntergesetzt, somit wird das System
langsam heruntergekihlt und gleichzeitig, durch die Stickstoffspllung, gereinigt.

4.2.2 Versuchsparameter

Wahrend eines Versuchs kdnnen Parameter wie Feedgasmischung, Druck, Kihltemperatur,
Durchfluss sowie der Wasserstoffliberschuss verandert werden. Die Zusammensetzung des
Einsatzgases in Abhangigkeit des molaren Anteils von CO> kann durch die Variation des Hz-
Uberschusses gesteuert werden. Ein geeigneter Parameter fiir die Beschreibung der
Stéchiometrie ist das Verhaltnis r, zwischen dem molaren Hz-Strom und dem molaren CO»-
Strom im Feedgas, welche ausgehend von Formel (3) in folgender Formel (10) angefihrt ist.

Tle

(10)

er = —4 nCOZ
Bei einem Wert von ry, gleich 1 handelt es sich um eine stochiometrische Mischung.
Demzufolge ist die Mischung bei ry, <1 unter- und bei 5, > 1 Uberstéchiometrisch. Aus
vorhergehenden Versuchen ist bekannt, dass die katalytische Methanisierung bei
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stochiometrischer Gaszusammensetzung gut funktioniert, jedoch mit madglichen
Kohlenstoffablagerungen im Reaktor zu rechnen ist. Des Weiteren darf der
Wasserstoffuberschuss nicht zu hoch sein, da der Wasserstoffgehalt im trockenen
Produktgas einen Wert Uber dem Grenzwert der Einspeisequalitdt annehmen kénnte. Die
Durchflussmenge wird je nach Input-Gas Spezifikation in NL/min beaufschlagt. In den
Versuchsreihen dieser Masterarbeit wird ausschlie3lich reines CO2 methanisiert, weshalb der
Durchfluss von lediglich zwei Spezies geregelt werden muss (Hz und CO.). Zum Vergleich
mit vorhergehenden Reaktoren und anderen Systemen werden die Durchflisse durch den
GHSV-Wert angegeben.

Um mdglichst detaillierte Ergebnisse zu erzielen, reicht das GHSV-Spektrum von 4000 —
30000 h'. Bei letzter Katalysatorbeladung werden die maximalen Durchflussgrenzen der
Anlage erreicht. Neben dem Durchfluss ist auch der Druck im Reaktor ein duBerst wichtiger
Parameter fur einen guten CO2 Umsatz. Die Druckvariation erfolgt in mehreren Druckstufen
von 4, 6, 8 und 10 bar. Durch die aktive Reaktorkiihlung werden die bisherigen Parameter
um die Temperatur Tser und den Durchfluss des Thermaldls erweitert. In den ersten
Vorversuchsreihen ist Tser von 240 °C bis zur maximalen Temperatur von 320 °C gesteigert
worden. Das Ergebnis dieser Vermessung zeigte, dass im hdchstmbglichen
Temperaturbereich die besten Umsatzergebnisse erzielt werden. Der Durchfluss auf
maximaler Pumpenstufe ist durch den Ringspalt bei einem Oldruck von 2,57 bar auf 0,242 kg
s begrenzt. Durch jene Erkenntnisse wird das LAUDA Geraét bei allen folgenden Versuchen
auf 320 °C und Pumpenstufe 8 betrieben.

4.2.3 Versuchssetup

Die Versuchsreihen zur CO2-Methanisierung sind laut erstellten Versuchsplanen sowohl fir
die erste (siehe

Tabelle 6) als auch fir die zweite Reaktorstufe (Tabelle 7) bei jeweils 4, 6, 8 und 10 bar
durchgefuhrt worden. Der Wasserstoffuberschuss belduft sich in allen Versuchen der ersten
Reaktorstufe auf 3% (ry,=1,03). Dadurch konnte eine Umsetzung des restlichen
Kohlendioxids in der zweiten Stufe gewahrleistet und einer mdglichen
Kohlenstoffabscheidung in der Schiittung vorgebeugt werden.

Tabelle 6: Versuchsplan zur CO2-Methaniserung der ersten Reaktorstufe in NL/min von 4000
bis 30000 h' und bei 4,6,8 &10 bar

CO: - 1. Reaktorstufe mit 3% H, Uberschuss

GHSV [h]
Gas 4000 6000 8000 10000 12000 15000 20000 25000 28000 30000
CO [[NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
CO. | [NL/min] 1,203 1,804 2,405 3,007 3,608 4,510 6,013 7,517 8418 9,020
Hy  |[NL/min] 4,955 7,432 9,910 12,387 14,865 18,581 24,774 30,968 34,684 37,162
CH4 | [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
N2  |[NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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FOr den Versuchsplan der zweiten Reaktorstufe (siehe Tabelle 7) sind die austretenden
Volumenstréme nach Reaktorstufe 1 erneut durch dasselbe Reaktorsystem mit 14 mm
Innendurchmesser geleitet worden. Durch die minimal mdglichen Durchflussmengen der
MFC‘s von 0,25 NL/min CO. sind Versuche unter 15000 h-'in Stufe 1 in der zweiten Stufe
nicht durchfuhrbar.

Tabelle 7: Versuchsplan der Vermessung einer zweiten Reaktorstufe in NL/min ausgehend
von den Ergebnissen der ersten Reaktorstufe

CO: - 2. Reaktorstufe

Druck
GHSV [h'] ausgehend von der 1.Reaktorstufe

[bar] 4000 6000 8000 10000 12000 15000 20000 25000 28000 30000
CO [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

4 |CO2 [NL/min] 0 0 0 0 0 0,296 0,493 0,639 0,742 0,836
H>  [NL/min] 0 0 0 0 0 1,703 2,747 3,738 4,261 4,549
CHs [NL/min] 0 0 0 0 0 4224 5505 6,756 7,547 8,143
CO [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

6 CO2 [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0356 0515 0,647 0,734
H.  [NL/min] 0 0 0 0 0 0 2236 3,280 3,899 4,313
CH; [NL/min] 0 0 0 0 0 0 5613 6,860 7,632 8,082
CO [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

8 |CO2 [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0,273 0,403 0,508 0,608
H.  [NL/min] 0 0 0 0 0 0 1,941 2837 3,378 3,734
CH; [NL/min] 0 0 0 0 0 0 5676 6,968 7,754 8,321
CO [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

10 CO2 [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 0,331 0,422 0,468
H>  [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 2,600 3,053 3,466
CHs [NL/min] 0 0 0 0 0 0 0 7,015 7829 8,314

4.3 Bewertungskriterien fiir den gekiihlten Rohrreaktor

Der 14 mm dinne Rohrreaktor ist ein neuartiges System, denn bis dato wurden nur
Festbettreaktoren mit gréBerem Querschnitt (80 mm) vermessen. Zur Bewertung des
gekuhlten Rohrreaktors erfolgt in diesem Kapitel die Berechnung der dimensionslosen
Kennzahlen wie Reynolds-, Peclet- und Nusseltzahl mit dem Ziel, den effektiven
Warmetbergangskoeffizienten U fir die Simulation in Kapitel 5.3.2 zu ermitteln. Des
Weiteren soll zur Beurteilung des Warmemanagements die Semenov-Zahl des
Reaktorsystems nach Kiewidt und Théming [69] berechnet werden.

Die Ermittlung der oben genannten Kennzahlen erfordert eine Reihe von Variablen, welche
im Vorfeld mithilfe von Literatur und Matlab definiert wurden. Diese wurden in Tabelle 8
spezifiziert. Der Partikeldurchmesser des Katalysators wurde mittels einer handischen
Siebung bereitgestellt.
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Tabelle 8: Warmetechnische und stoffliche Parameter zur Berechnung der
Bewertungskriterien flr ein gekihltes Reaktorsetup

Warmetechnische und stoffliche Parameter

Name Formelzeichen | Einheit | Wert Quelle
Warmeleitfahigkeit Feedgas A Fluid, Mix, 300°C W/m K 0,4087 [70]
Warmekapazitat Feedgas Cp, Fluid, Mix, 300°c | J/kg K 32,76 [70]
Dichte Feedgas P Fluid, Mix, 300°C kg/m?® 0,2237 [70]
dyn. Viskositat Feedgas N Fluid, Mix, 300°C Pas 1,565*10° [70]
Kin. Viskositat Feedgas V Fluid, Mix, 300°C m2/s 6,995*10° [70]
Warmeleitfahigkeit Schiittung A bed W/m K 2 [71]
Prandtl-Zahl Feedgas Pr Fuid, Mix, 300°C - 0,1205 [70]
mittlerer Partikeldurchmesser Dr mm 3,5 durch Siebung
Kehrwert von Kj Kr - 7 [71]
Katalysatorwirkungsgrad M Kat - 0,011 [72]
Reaktionsenthalpie AHR, co kd/mol -216,564 [70]
Aktivierungsenergie Ea J/mol 103000 [73]
Liickengrad £ Kat - 0,389 [74]
Porositét D kat - 0,67 [74]
Feststoffdichte Ni-Katalysator P Kat, Feststoff kg/m? 5012,3 [72]

Die Reynoldszahl in Formel (11) kann mithilfe der mittleren Geschwindigkeit uo, dem
Rohrinnendurchmesser Di und der Viskositat des gemischten Prozessfluides vgjyiq mix 300°c
errechnet werden.

Ug * Di
Reo =

- (11)
VFluid,Mix,300°C

Das im VDI-Wéarmeatlas [71] (S. 1523 ff.) beschriebene A, —Modell errechnet die laterale
Warmeleitfahigkeit flr kugelférmige Partikel. Zur Vereinfachung dieses Modells wird der Fall
eines unendlich ausgedehnten Bettes ohne Wanddampfung angenommen. Die berechnete
Warmeleitfahigkeit nach Formel (13) bezieht sich daher nur auf die an der Rohrinnenwand
auftretende Leitfahigkeit. Weiters ist zur Berechnung von A, die Ermittlung der Peclet-Zahl,
welche den Warmeulbergang beschreibt, notwendig (siehe Formel (12)). Dazu werden neben
der Geschwindigkeit uo und dem Innendurchmesser Di, die Dichte pgyigmix300°c; di€
Waérmekapazitat cp piuigmixz00ec Und die Warmeleitfahigkeit Agjyiqmixzo0oc des Fluids zur
Berechnung benétigt.

Pe = Up * PFluid,Mix,300°C * Cp,Fluid,Mix,300°C * D;

(12)

AFluid,Mix,300°C
Bei dem in Formel (13) beschriebenen Parameter Kr handelt es sich um den Kehrwert der
Steigung Ki [71], mit der die Strémungsgeschwindigkeit von der Rohrwand ausgehend
zunimmt. In Formel (13) wird die laterale Warmeleitfahigkeit nach dem A, — Modell, mit Hilfe
der Warmeleitfahigkeit von Fluid und Schuttung inklusive der Peclet-Zahl, berechnet:
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Abed Pe
Ay = A eluid Mixs00C ) (K_) * AFluid Mix300°C (13)
Fluid,Mix,300°C R

Der Warmeulbergangskoeffizient ayq,q wird im VDI-Warmeatlas Uber die Nusselt-Zahl
ausgedrickt, wobei Dr den gemittelten Partikeldurchmesser (hier: 3,5 mm) der Schittung
beschreibt. Die Prandtl-Zahl des Fluids Preyyiq mix3000c (Si€he Tabelle 8) ist bereits vorab in
Matlab berechnet worden. Die beiden Parameter ay 4nq UNd Nuy g €rrechnen sich nach
[71] in Formel (14) wie folgt:

NuUw and*AFluid, Mix,300°C
Awand = D, mit

5 A 1
Nuwand = 1,3 + | = | * L + 0’19 * Reg,75 % PTF?’I A Mix300°C
AFluid,Mix,300°C uid,Mix,
Dp (14)

Die Biot-Zahl in Formel (15) beschreibt das Verhalinis zwischen dem inneren
Warmeleitungswiderstand im Partikel und dem &auBeren Konvektionswiderstand an der
Partikeloberflache. [69]

Bi, = Awana * D;
R™ 244,

(15)
Der Korrekturfaktor ¢ ist ein Wert, der von der Biot-Zahl des Reaktors abhangt. Unter
Verwendung eines zweidimensionalen pseudohomogenen Modells leitet Dixon die folgende
Gleichung fur den Faktor ¢ ab (Formel (16)) [69]:

1 (Big+3

c= 1, Biet3) (16)

6 (Birp+4)
Beim effektiven Warmelbergangskoeffizienten U:// , handelt es sich um eine Kombination
aus aygng (aufgrund der zunehmenden Porositat des Bettes in Wandnahe) und dem
radialen WarmeUlbergangswiderstand innerhalb des Katalysatorbetts (Formel (17)) [69]:

off _ 1
UWand_( 1 )+C*(&) (17)

Awand Ar

Die Berechnung der sogenannten Semenov-Kennzahl (Se) erfolgt in der folgenden
Formel (18). Daraus geht hervor, dass der Rohrdurchmesser Dr wund die
Warmetransporteigenschaften der Schittung, hier dargestellt durch den effektiven
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Wandwéarmeutbergangskoeffizienten Uﬁ,fjnd, das thermische Verhalten beeinflussen und eine
thermische Optimierung des Reaktors ermdglichen. [69]

Die volumetrische Reaktionsrate r((,v) kann direkt aus dem Modell in Aspen Plus® unter den
,Reactor - Profiles“ vom Kinetikmodell ausgelesen werden. Die Reaktionsrate selbst ist
jedoch von der Katalysatorschitthéhe abhangig. Dies flhrt dazu, dass die Semenov-Zahl als
Kennlinie Uber die gesamte Schiitthéhe dargestellt werden muss (siehe Abbildung 36 im
Kapitel 6). Die Katalysatoreffizienz n.;:, die Reaktionsenthalpie AHp und die
Aktivierungsenergie E, flieBen unter der Berlicksichtigung der allgemeinen Gaskonstante R
bei einer Referenztemperatur von T, = 300°C in die Berechnung ein.

Di  Mear*1”* (AHR)  E,
Se— * *

(18)

Die optimale Semenov-Zahl Seopr liegt nach Kiewidt und Théming et. al [69] bei einem Wert
von 2,5. Bei einem Wert von Se < 2,5 ist das System kinetisch limitiert und der Warmeeintrag
muss erhéht werden. Bei einem Wert von Se>25 ist die entstandene
Reaktionswarmemenge zu gro3 - und diese kann mit der vorhandenen Kihlung nicht
abgefluhrt werden. In diesem Fall ist die Reaktion thermodynamisch limitiert.

In dieser Ausarbeitung wird der Warmeeintrag tber die Thermaldltemperatur gesteuert. Die
Ergebnisse der Simulation und der daraus resultierenden Semenov-Kennlinie ist in Kapitel
6.2.2 beschrieben.
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5 Simulation

Im folgenden Kapitel wird mithilfe des Simulationsprogramms Aspen Plus® V12 die
Modellierung der katalytischen Methanisierung von CO: erarbeitet. Ebenso erfolgt die
Auslegung des Rohrbindels inklusive einer schematischen Darstellung des Reaktorlayouts
fir die Hochskalierung. Bei der Simulation werden die experimentellen Bedingungen wie
Temperatur, Druck und Zusammensetzung des Einsatzgases sowie die
Reaktorabmessungen und Katalysatorspezifikationen in  Ubereinstimmung mit den
Laborversuchsreinen angewendet. Aspen Plus® V12 erlaubt die Variation von
verschiedenen Reaktortypen sowie die Implementierung von kinetischen Modellen. Aufgrund
von vorhergehenden wissenschaftlichen Arbeiten [46, 75] auf diesem Gebiet wird das
Simulationsmodell mit einem Plug-Flow-Reaktor und der Modellkinetik von Stefan Rdnsch
(siehe Kapitel 5.2) erstellt.

Die grundlegenden Aufgaben zur Erstellung und Ausfuhrung einer Simulation beinhalten
folgende Grundschritte:

e Auswahl der Berechnungsmethode

e Eingabe der erforderlichen Komponenten

e Definieren des FlieBbildes

e Informationen zur Dynamik durch Implementation einer Reaktionskinetik
e Ausfiihren der Simulation

e Prifen der Ergebnisse

5.1 Auswabhl der ,,Property Method*

Der erste Schritt jeder Simulation in Aspen Plus® ist neben der Komponentendefinition, die
Wahl der richtigen Berechnungsmethode. Die physikalischen und thermodynamischen
Eigenschaften der folgenden Verbindungen sind in Aspen Plus® enthalten: Wasser (H20),
Kohlendioxid (CO2), Methan (CH4), Wasserstoff (Hz) und Kohlenmonoxid (CO). Lediglich die
Parameter des Thermaldls (Cz1H20) flr die Reaktorkihlung muss durch eine externe
Datenbank (NIST/TDE) hinzugeflgt werden. Fir das thermodynamische Modell wird die
RKSMHV2 Property Method verwendet. Die RKSMHV2-Methode basiert auf der Redlich -
Kwong - Soave Zustandsgleichung mit modifizierten Huron-Vidal Mischungsregeln. Dieses
Modell wird fur Mischungen von unpolaren und polaren Verbindungen in Kombination mit
leichten Gasen verwendet.

5.2 Implementierung der Reaktionskinetik

Ein kinetisches Modell hangt stark vom verwendeten Katalysatormaterial und den
Reaktionsbedingungen (Druck, Temperatur, Gaszusammensetzung, Reaktortyp) ab. Erste
nennenswerte Modelle entstanden bereits 1984 nach Klose/Baerns [76]. Jenes und auch alle
folgenden Modelle sind auf der Grundlage des verwendeten Katalysators und den
Betriebsbedingungen gewahlt, wobei die CO>-Methanisierung als lineare Kombination von
CO-Methanisierung und rWGS beschrieben wird. Xu und Froment [77] leiten eine
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intrinsische Ratengleichung fir die Dampfreformierung von Methan und r'WGS an einem
kommerziellen Ni/MgAl.O4-Katalysator (15,2 Gew.-% Ni) fir Temperaturen von 300 - 400 °C
und Dricke zwischen 3 - 10 bar her. 2013 adaptiert Zhang [78] durch experimentelle
Untersuchungen mit Ni/Al2O3 (50 Gew.-% Ni) die Reaktionsgeschwindigkeit fir die CO-
Methanisierung und modifiziet das rWGS-Modell nach Xu/Froment durch einen
Adsorptionsterm, jedoch ohne Berlcksichtigung der Exponenten. Stefan Rénsch [73] ergénzt
2015 zwei verschiedene Ratengleichungen der CO-Methanisierung (18 Gew.-% von Klose
und 50 Gew.-% von Zhang) durch das Hinzufligen eines Rickreaktionsterms. Fir die
Geschwindigkeitsgleichung der rWGS ist der Term von Xu/Froment Gbernommen worden.
Die Betriebsbedingungen der Rdnsch Kinetik gelten von 275 - 360 °C bei Driicken von 1 -
5 bar. In der vorliegenden Arbeit ist die Reaktionsgeschwindigkeit flir 18 Gew.-% Ni/Al.O3
gewahlt worden, da sie am besten mit dem verwendeten Katalysator mit 20 Gew.-% Ni
Ubereinstimmt.

Alle oben genannten Autoren verwenden das Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson-
Modell (LHHW) far ihre kinetischen Modelle. Der LHHW-Mechanismus, auch
Adsorptionsmechanismus genannt, geht von einem geschwindigkeitsbestimmenden Schritt
aus und erfordert Adsorptionskonstanten zu jeder Spezies und dessen Reaktion. Im
Vergleich zum einfachen Potenzgesetz eignet sich das LHHW-Modell fir komplexere
Reaktionsmechanismen und ist daher fir die Methanisierungsreaktion geeignet.

Beim LHHW-Ansatz wird die Reaktionsgeschwindigkeit r wie in Formel (19) als ein
kinetischer Faktor beschrieben, der vom Adsorptionswert und der treibenden Kraft abhangt.

_ [Kinetikfaktor][Triebkraft] (19)
r= [Adsorption]

Der Reaktor wird als eindimensionaler (1-D) Plug-Flow-Reaktor (Pfropfenstrémungsreaktor)
modelliert. Das kinetische Modell muss jedoch in eine fiir Aspen Plus® geeignete Form
umgewandelt werden, bevor es ins Simulationsprogramm eingetragen werden kann. Die
Berechnung der Parameter entspricht der Herangehensweise einer vorhergehenden
Dissertation [46] und einer Masterarbeit [75].

Die Geschwindigkeitskoeffizienten k; sind nach der Arrheniusgleichung wie folgt definiert
(Formel (20)):

E.:
ki = kfexp (—22) (20)

Die Adsorptionskonstanten K; fir jede Spezies j errechnen sich nach der Van't Hoff'schen
Gleichung (Formel (21)):
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AHads,j

K = KJ'OEXp (= RT

) (21)
Der kinetische Faktor der Arrhenius-Gleichung fiir ein spezifizierte bzw. nicht spezifizierte To
im Simulationsprogramm (Formel (22)), wobei Ea die Aktivierungsenergie und R die ideale
Gaskonstante darstellt:

T E, 1 1 o
k* ()" xexp| — (—) * (— - —) wenn T, spezifiziert
Kinetikfaktor = To R T T, (22)
Eq
kT™ « e RT wenn T, nicht spezifiziert

Die treibende Kraft wird nach Formel (23) und der Adsorptionsterm nach Formel (24) mit der
Stoffmengenkonzentration entsprechend dem Partialdruck p; der einzelnen Spezies und der
Katalysatormasse m berechnet.

Triebkraft = K,[[p®* — KZHp][-gj (23)

Adsorption = {Z K; (]'[p}’i)}m (24)

Die Aspen Plus® Berechnungsform der Adsorptions- und Gleichgewichtskonstanten K; samt
Abschatzung der Temperaturabhangigkeit erfolgt nach Formel (25):

B
In(K;) = A; + 7‘ + C; * In(T) + D;T (25)

Ausgehend von Formel (19) ergeben sich nach Rénsch [73] Ausdricke fur die CO-
Methanisierungs- (Formel (26)) und die rWGS-Reaktion (Formel (27)).

ki KcKap2oph, + kiKcKaDcH,PH,0Pc  PiZ *
(1+ Kcpls + Kupiy)®

Kyern (26)

Tco—Methanisierung — —

Pu,Pco,

kwespa, Pru,0Pco — Kues

TTWGS = (DEN)Z

DEN =1+ K¢opco + Ku,pu, + Ken,Pcu, + Ku,oPH,0/PH,

Die Grundkonfiguration der Einheiten fiir die kinetischen Faktoren in Aspen Plus® in Bezug
auf die korrekte Eingabe von Formel (26) & (27) listet sich wie folgt:

¢ ,Reacting phase“ = ,Vapor® (da die Reaktion ausschlieBlich in der Gasphase auftritt)
o LIC] basis* = ,Partial pressure* (der  Partialdruck  bildet  die
Stoffmengenkonzentration ab)
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n=0

Die in Tabelle 9 dargestelllen Parameter

To ist nicht spezifiziert > Wert =0

kdénnen

,LCi] units“= ,N/sqgm* (entspricht der SI-Druckeinheit Pascal)
,Rate basis“= ,Cat(wt)“ (entspricht der Katalysatormasse)
,Rate units “= ,kmol/kg s* (Standardwert)

in dieser Form direkt

Eingabeoberflache des Kinetik-Reiters von Aspen Plus® Gbernommen werden.

Tabelle 9: Kinetikparameter nach Rénsch fiir die Eingabe in Aspen Plus® [73]

Parameter des Kinetikmodells nach Rénsch [73]
Variable Einheit Werte fur Aspen Plus®
k1=k1*Kc*KH2 k10 kmol kg'1cat_ s 1,98*1 0%
Ea1 kJ mol’ 29
ki kq® kmol kg 'cat. s 1,33*10°
Eas kJ mol™ 103
Kc Kc? Pa?0?® 1,83*10°
Eac kdJ mol -42
Kn KHO Pa‘°'5 5,06*1 0°
EAH kJ mol" -16
ko ko0 kmol kg cat. s 0,0218
Ea2 kJ mol™ 62
Kco Pa Aco -20,92
Bco 8497,71
KH2 Pa'1 AHz -30,42
Bre 9971,13
KcHa Pa’ Acha -1 8,83
Bcha 4604,28
Kh2o - Anzo 12,08
Bh2o -10666,35
*Kieth Pa? A1 53,162
B -26830
*Kwasr - Az 4,063
Bo -4400
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5.3 Einstufige Modellierung zur Nachbildung des Systems

Dieses Kapitel bezieht sich ausschlieBlich auf die Modellierung von einer Reaktorstufe. Es
wird zwischen zwei Szenarien unterschieden. Kapitel 5.3.1 beschrankt sich auf den Abgleich
zwischen Simulation und Experiment bei exakt identen Bedingungen (Vorgabe des
Temperaturprofiles im Reaktor) wohingegen Kapitel 5.3.2 den Kuhlkreislauf mit konstanter
Temperatur des Thermalbles beinhaltet. In letzterem Kapitel soll das Ergebnis basierend auf
den experimentellen Randbedingungen mdglichst nah an die experimentellen Umsétze und
Produkte herangefiihrt werden.

5.3.1 Abgleich zwischen Experiment und Reaktionskinetik mittels
vorgegebenem Temperatur-Profil im Reaktor

FlOr die Simulation der einstufigen Methanisierung werden zundchst zwei Blécke in das
,Mainflowsheet® eingefigt. Zum einen der ,RPlug“-Reaktor und zum anderen ein ,HEATER®,
der in diesem Fall als Kondensator zur Wasserabscheidung fungiert. Die Set-Temperatur
des ,HEATER’s" ist fiir eine mdglichst vollstandige Auskondensation des Wassers auf 10 °C
eingestellt, der gesetzte Druck entspricht dem Reaktordruck. Der FEEDGAS-Stream wird
nach seiner Gaszusammensetzung auch durch Druck und Temperatur definiert. Der
Eingangsdruck entspricht dem Reaktordruck und die Temperatur der Raumtemperatur von
20°C. Das in Abbildung 20 gezeigte FlieBbild stellt das einfachste Modell der
Methanisierung in einem Plug-Flow-Reaktor dar. In diesem Simulationsaufbau ist weder ein
Thermaldlkreislauf noch das Temperiergerat implementiert. Der Reaktor wird hier
ausschlieBlich Gber ein vorgegebenes Temperaturprofil (T-Profil) spezifiziert.

HEATER

REACTOR

'
NN

>

Abbildung 20: Darstellung des einstufigen FlieBbildes mit vorgegebenem T-Profil im Reaktor

Das Temperaturprofil in Abbildung 21 dargestellt entspricht den
Thermoelementmesspunkten basierend auf den Abmessungen im experimentellen Aufbau.
Messpunkt 1, 2, 7 und 8 (Location: 0 und 0,04 bzw. 0,84 und 1 in Abbildung 21) liegen im
experimentellen Aufbau noch in der Inertschittung, wogegen sich die Messpunkte 3 —6
(Location 0,19 bis 0,68 in Abbildung 21) in der Katalysatorschittung befinden.

v l -U
Verfahrenstecnui
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& Specifications | @ Configuration |St|'eam: |@Reactinns I@Pressure

Reactortype Reactor with specified temperature -
Operating condition
Censtant at inlet temperature

Constant at specified reactor temperature

(]

@ Ternperature profile

Location Temperature

C -

0 23,42

0,04 89,78

0,19 500,7

0,37 344,82

0.51 365.74

0,68 3371

0,84 324,65

1 230,5

Abbildung 21: Spezifizierung des Temperaturprofils in Aspen Plus® (Betriebspunkt: 4 bar,
12000 GHSV) mit experimentell gemessenen Temperatur-Daten

In der Reaktorkonfiguration muss neben Innendurchmesser und Héhe auch das Druckniveau
definiert werden. Der Druckverlust im Rohr wird Uber die Berechnungsmethode Beggs-Brill
modelliert (siehe Abbildung 22). Zuletzt verlangt die Simulation, unter dem Reiter ,Catalyst"

in Abbildung 22, die Eingabe der Katalysatormasse (0,669 kg) und der Schittungsporositat
(0,44).

| @ Specifications | & Configuration | Streams | @ Reactions | @Pressure | Holdup | @ Catalyst |
Pressure at reactor inlet
Process stream 4 bar A

Thermal fluid stream bar

Pressure drop through reactor
Specify pressure drop for thermal fluid and process stream
Calculate pressure drop for thermal fluid and process stream in a user subreutine

Q! Use frictional correlation to calculate process stream pressure drop

Pressure drop
Process stream 0 bar

Thermal fluid stream bar

Frictional correlation

Pressure drop correlation:  Beggs-Brill -

Pressure drop scaling factor 1 Roughness  4572e-05 meter v

Abbildung 22: Eingabefeld fir den Eingangsdruck, Auswahl der Reibungs- bzw.
Druckverlustkorrelation und die Katalysatorspezifikation im Reiter ,Catalyst®

Anhand dieser Messdaten soll die Simulation mit dem Experiment abgeglichen werden.
Durch diesen Abgleich kann die Simulationskinetik auf Plausibilitdt und Funktionalitat geprift
werden. Die Ergebnisse des Abgleichs sind in Kapitel 6.2.1 erlautert.
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5.3.2 Abgleich zwischen Experiment und Reaktionskinetik mittels
vorgegebener  Austrittstemperatur des Thermaldles und
warmetechnischer Spezifikation der Kiihlung

Fur die Implementierung des Olkreislaufes wird das FlieBbild mit vier Streams, einer Pumpe
und einem Tank erweitert werden. Die Pumpe und der Tank (druckloses System) bilden das
LAUDA Temperiergerat, somit kann auch die Pumpenleistung und die Warmemenge Q des
Thermaldlbehalters mitberechnet werden (siehe folgende Abbildung 23). Mit dem
Unterschied zu Kapitel 5.3.1 wird in den Simulationen mit implementiertem
Thermaldlkreislauf die Temperaturspezifikation des FEEDGAS-Stroms adaptiert. Wie in
Abbildung 16 dargestellt ist der Abstand zwischen TI2 in der Inertschittung und der Anfang
der Katalysatorschittung >10 cm. Folglich ist die Messung der Eingangstemperatur in die
Katalysatorschittung mit Thermoelement TI2 unpréazise. Dies flhrt zu der Auffassung, dass
das Gas in der Vorwarmzone weiter aufgeheizt wird. Aus diesem Grund wird eine
Temperatur des FEEDGAS-Stroms fir alle Simulationen mit implementiertem
Thermaldlkreislauf von 300 °C angenommen.

HEATER

—
o

WATER

=
b

e DILTANK

o

ED—' FEEDGAS I

i L

PUKP

INTERM

Abbildung 23: Darstellung des einstufigen FlieBbildes mit Thermalélkreislauf (Oiltank und
Pump = Temperiergerat)

Damit die Thermal6l-Streams (THIN & THOUT) mit dem Reaktor verbunden werden kénnen,
muss dieser zuvor umkonfiguriert werden. Unter dem Reiter ,Specifications wird der Modus
,Reaktor mit Thermalfluid im Gegenstrom® fiir dieses Simulationsmodell verwendet
(Abbildung 24).
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& Specifications | @ Configuration |Stream: |@Reactiuns I@F‘ressure IHu:uIdup I@Catalyst |

Reactor type Reactor with counter-current thermal fluid -

Operating condition
Heat transfer specification

@ Specify heat transfer parameters

U (thermal fluid-process stream): 162,062 Watt/sqm-K A

Calculate in user subroutine

Thermal fluid cutlet temperature - 3214 C -

Abbildung 24: Eingabefeld zur Spezifikation von Reaktortype mit Fluidstrémungsrichtung,
WarmeUlbergangskoeffizient U und der Thermaldlausgangstemperatur
(Betriebspunkt: 8 bar, 12000 h*')

Dieser Modus benétigt zwei wichtige Inputparameter - sowohl die Ausgangstemperatur des
Thermaldls als auch den Warmeilbergangskoeffizient U des Reaktors. Die
Ausgangstemperatur entspricht den Daten der experimentellen Versuche, beim
Warmetbergangskoeffizient ist eine Berechnung nétig (siehe Formel (17)). Zur Berechnung
einer langenabhangigen Semenov-Kennlinie (siehe Kapitel 6.2.3) muss die Reaktorlange in
der Simulation der Katalysatorschiitthéhe entsprechen.

Die weitere Berechnung flr die unterschiedlichsten Bedingungen erfolgt im Aspen Plus®
Simulation Workbook (ASW) in Excel. ASW ist eine Funktion, die Gber die Excel-Addins in
den Einstellungen aktiviert werden kann. Das Aspen Plus® - Simulationsmodell kann unter
der Registerkarte Simulation Workbook mit Excel verknipft werden. Variablen im
Simulationsmodell kénnen aus allen Teilen des Prozesses kopiert und in den Organizer
eingefligt werden. Es gibt zwei Mdglichkeiten, die Simulation auszufiihren:

1. Erstellen einer Profiltabelle
2. Erstellen einer Szenariotabelle.

Das Erstellen der Profiltabelle ist ein manueller Vorgang und sollte jedes Mal mit den neuen
Eingabedaten aktualisiert werden, wenn die Simulation ausgefiihrt wird. Bei der zweiten
Option, der Szenariotabelle, werden alle Eingabedaten manuell in Excel erfasst und die
Simulation lauft einzeln Szenario flir Szenario durch.
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5.4 Zweistufige Modellierung fir vollstandigen CO2-Umsatz

Dieses Kapitel stellt die Erweiterung des Kapitels 5.3 dar, folglich wird die Simulation um
eine weitere Reaktorstufe samt den benétigten Zusatzblécken erganzt. Das zu erreichende
Ziel fir beide Modelle ist der vollstandige Umsatz des CO»’s gemaB den in Osterreich
geltenden Netz-Einspeisekriterien laut OVGW G B210 [17].

5.4.1 Abgleich zwischen Experiment und Reaktionskinetik mittels
vorgegebenem Temperatur-Profil in zweistufiger Ausfiihrung

Bei dem in Abbildung 25 gezeigten FlieBbild handelt es sich um eine Serienschaltung des
Aufbaus von Abbildung 20. Einzig der Bauteil ,MIX*, welcher die beiden Wasserstrome
addiert, erganzt den bisherigen Aufbau. In beiden Reakioren sind die exakten
Temperaturprofile, Dricke und Katalysatormassen aus den experimentellen Versuchen
eingetragen. Beide Set-Temperaturen der ,HEATER" sind auf 10 °C gesetzt.

HEATERZ

o o o
ey o e e

o o o
44444

o o o
44444

HEATER
DRYGAS

WATER WATERZ

o o
AAAAA

o o
AAAAA

o o
AAAAA

M

SUMWATER

Abbildung 25: Darstellung des zweistufigen FlieBbildes mit vorgegebenen T-Profilen in
beiden Reaktorstufen
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5.4.2 Abgleich zwischen Experiment und Reaktionskinetik mittels
vorgegebener  Austrittstemperatur des Thermaldles und
warmetechnischer Spezifikation der Kihlung in zweistufiger
Ausfihrung

Wie in Kapitel 5.3.2 werden die Olaustrittstemperatur und der effektive
Warmeubergangskoeffizient U in beiden Reaktorstufen vorgegeben. Zur Vereinfachung wird
in beiden Reaktoren (,REACTOR®* und ,REACTORZ2“ in Abbildung 26) der U-Wert der
einstufigen Ausfiihrung iibernommen. Die Olaustrittstemperatur entspricht den experimentell
gemessenen Werten, hierbei handelt es sich nicht um ident eingetragene Werte (siehe
Anhang Tabelle 16 & Tabelle 17).

Um flir eine gleichméaBige Aufteilung des Thermaldls zu sorgen, ist in diesem Modell ein
Thermaldl-Splitter ,THSPLIT® installiert worden (Abbildung 26). In diesem muss lediglich ein
Teilungsfaktor von 0,5 spezifiziert sein, der Druck ist hier nicht definiert.

HEATERZ

HEATER1

PRODUCT

o

FEEDGAS WATERR1

L T
3 X

Ik

OILTANK

Abbildung 26: Darstellung des zweistufigen FlieBbildes mit Thermalbélkreislauf fur beide
Reaktoren
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5.5 Mechanische Auslegung eines Rohrblindelreaktors

In diesem Kapitel gilt es mithilfe der gewonnenen Simulationsergebnisse basierend auf
Kapitel 5.3.2 (implementierter Thermaldlkreislauf in einstufiger Ausflihrung und einer
angenommenen Gaseintrittstemperatur von 300 °C) das Layout eines Rohrblindelreaktors zu
dimensionieren. Da die Dimensionierung von Hille und Rohranordnung, die eines
Warmetauschers gleicht, wird der Rohrbundelreaktor nach demselben Prinzip berechnet.

Die Anordnung der Reaktoren im Rohrbindel kann auf verschiedene Arten erfolgen. In der
ersten Variante in Abbildung 27 sind die Rohre in einem quadratischen Abstand (45° oder
90°) zueinander angeordnet. Dies wird verwendet, wenn eine mechanische Reinigung im
Gehause erforderlich ist. Die zweite Variante bietet durch eine dreieckige Anordnung (30°
oder 60°) eine héhere Rohrdichte, wodurch ein besserer Warmetransport moglich ist. [79]

Abbildung 27 zeigt die Uberwiegend verwendeten Rohranordnungen, wobei Pt den
Rohrabstand von Rohrmitte zu Rohrmitte und Abstand C den Spaltabstand zwischen den
Rohren darstellt. Durch die hoéhere Packungsdichte und des folglich kleineren
Bindeldurchmessers wird in dieser Ausarbeitung die dreieckige Anordnung (rechts in
Abbildung 27) gewahlt. Der Ringspalt des Rohrreaktors im experimentellen Aufbau betragt
2,5 mm. Dies fUhrt zu einem Spaltmal von C = 5 mm flr weitere Berechnungen.

00 OO

Fggunre p:rch T rmngm‘ﬂr pirch

Abbildung 27: Rohrlayout eines Rohrblindelreaktors: links ,Square — pitch“ mit quadratischer
90° - Anordnung; rechts , Triangular — pitch® mit dreieckiger 30° - Anordnung

Die Berechnung des Rohrabstandes ausgehend von der Rohrmitte erfolgt nach Formel (28),
wobei Dj (hier 18 mm) den AuBendurchmesser des Reaktorohres beschreibt. [80]

P, =D, +C (28)

Die Ermittlung des Rohrbindeldurchmessers Dy, zeigt Formel (29), wohingegen N:die Anzahl
der Rohre reprasentiert. Die Konstanten K; und n sind aus der folgenden Tabelle 10 zu
entnehmen. [80]

N,
Dy = Dg * (K—i)l/n (29)
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Da regulare Wéarmetauscher Ublicherweise in mehrere Abschnitte eingeteilt sind, kdnnen die
Rohrbiindel auch in einer U-Form oder schlangenlinig durch ein Gehause hindurchgefiihrt
sein. FUr diesen Fall gibt es in der folgenden Tabelle 10 die Anzahl der Durchgénge. In
dieser Ausarbeitung wird davon ausgegangen, dass der Prozessstrom nur einmal durch das
Rohrbiindel geleitet wird und somit nur die erste Spalte mit Uberschrift ,1“ der Tabelle
relevant ist.

Die in Tabelle 10 dargestellten Zahlenwerte beziehen sich nach [80] auf einen
AuBenrohrdurchmesser von Da=20mm und einem Spielraum von C=5mm. Die
Abweichung des Rohrau3endurchmessers von 2 mm zum experimentell Versuchsuafbau mit
18 mm AuBendurchmesser wird in dieser Auslegung vernachlassigt.

Tabelle 10: Berechnungswerte fir eine dreieckige Anordnung mit Pr= 1,25 * D, nach [80]

Triangular Pitch Pt = 1,25 * do

Anzahl der Druchlaufe 1 2 4 6 8
Ki 0,319 0,249 0,175 0,0743 0,0365
n 2,142 2,207 2,285 2,499 2,675

Ausgehend von einem 10 mm Abstand zwischen Rohrbindel und der Innenseite der Hulle
ergibt sich nach Formel (30) der Innendurchmesser des Gehauses

Dspenr;,, = Dp + 0,02 [m] (30)

Zur Berechnung des AuBendurchmessers der Hulle wird eine Wandstarke von s =4 mm
angenommen (Formel (31)).

Dsner,,,, = Dsheu, + 0,008 [m] (31)

5.5.1 Modellierung eines Rohrblindelreaktors anhand der

nachgebildeten einstufigen Simulationsergebnisse

Der Aufbau des FlieBbildes fur die Simulation des Rohrbundelreaktors entspricht visuell
gesehen dem in Abbildung 23. Weiters ist eine Berechnung der bendtigten Rohre fir eine
Durchsatzmenge an 800, 1000, 10000 oder 20000 kg CO./Tag nétig. Angesichts der Vielzahl
an moglichen Betriebspunkten, die fir diese Berechnung herangezogen werden kdnnen,
muss eine Auswahl getroffen werden. Die Kriterien dafir sind: der erzielte CO2-Umsatz, die
Maximaltemperatur im Reaktor und die Abweichung des CO»-Umsatzes zwischen Simulation
und Experiment. Mit Hilfe dieser drei Kriterien soll die Hochskalierung so realitdtsnah wie
maoglich gestaltet werden.

Folgende Betriebspunkie werden zur Hochskalierung in Tabelle 11, nach den oben

genannten Auswahlkriterien, festgesetzt:
Vil
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Tabelle 11: Auswahl der Betriebspunkte fur die Hochskalierung; Auswahlkriterien: geringe
Abweichung des CO»>-Umsatzes zwischen Experiment und Simulation, méglichst hoher CO»-
Umsatz und Maximaltemperatur im Reaktor < 550 °C

Betriebspunkt Druck GHSV CO2-Umsatz- | COz-Umsatz- Tumax-
experimentell simuliert experimentell
- bar h % % °C
Punkt 1 8 12000 97,25 97,20 549
Punkt 2 8 15000 96,61 96,65 482
Punkt 3 10 20000 96,45 96,60 445

Far eine Durchsatzerh6hung im Reaktor wird in der folgenden Formel (32) der molare
Umsatz pro Minute in den Massenumsatz pro Tag an CO2 umgerechnet werden.

mol g min 1 kg h
Umsatz CO, = (nCOy, — nCOZ,out)% * Mg, ——* 60 ——* === 0" 2 Tag
kg CO, (32)
- Tag

Der errechnete Massenumsatz pro Tag ist in Formel (33) einzusetzen. Durch die Eingabe
der gewlinschten Tagesmenge CO. im Zéahler kann die Rohranzahl ermittelt werden. In
diesem Fall wird die Rohranzahl fir einen Tagesumsatz von 800 kg bei einem
Massenumsatz entsprechend Betriebspunkt 1 berechnet (8 bar, 12000 h').

800 7’% co,
Rohranzahl N; = The 81 (33)
Durchsatzmenge CO, %

In Aspen Plus® ist die berechnete Rohranzahl unter dem Reiter ,Configuration® in den
Reaktorspezifikationen, wie in Abbildung 28 gezeigt, einzutragen. Komplementéar dazu muss
auch die Feedgasmenge, Katalysatormasse als auch die Thermalélmenge manuell
entsprechend der Rohranzahl erhdht werden.
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|@SPECifiCEtiDHS @ Configuration | Streams |@Reactions |@P‘ressure |H|:|Idup |@Cata|}rst |

-

| Multitube reactor MNumber of tubes 815

Diameter varies along the length of the reactor

Tube dimensions

Length 0,6 meter A
Diameter 0.014 meter h
Elevation

Reactor rise 0| meter
@ Reactor angle 90 deg -
Valid phases
Process stream Vapor-Only hd
Thermal fluid stream  Liquid-Only -

Abbildung 28: Eingabe der Rohranzahl fir die Simulation des Rohrbindelreaktors
(Betriebspunkt: 12000 h', 8 bar, Durchsatz 800 kg CO2/Tag)

Bei einer Erhohung der Feedgasmenge mithilfe der Reaktoranzahl muss auch die
Katalysatormenge in diesem linearen Zusammenhang erhéht werden. Fir die
Thermaldlmenge gilt mittels der Simulation die optimale Menge zu ermitteln und somit die
Performance und die anfallenden Kosten durch die Olmenge so effizient wie méglich zu
gestalten. Mithilfe einer Sensitivitdtsanalyse (Sensitivity Analysis) in Aspen Plus® kdnnen
Variablen wie Druck, Temperatur oder ebenso Mengenstréme variiert und dessen
Auswirkungen in einer definierten Zielvariable ausgelesen werden. Die Ober- und
Untergrenze der zu variierenden Strdme oder Variable muss definiert sein (siehe Abbildung
29).

@Vary | @Define |@Tabu|ate IOptions |Ila-:-e: |Fortran |Dec|arations Comments

| Active [] Case study

# | Manipulated variables (drag and drop variables from form to the grid below)

Variable Active Manipulated variable Units
1 & Male-Flow Stream=THIN Substream=MIXED Comp... kmol/hr
New Send to Aspen Multi-Case

# | Edit selected variable

Manipulated variable Manipulated variable limits

Variable 1 - @ Equidistant () Logarithmic ! List of values
Type Mole-Flow = Start point 150 kmaol/hr
e THIN Z End point 170! kmol/he
Substream: MIXED - ~ Nurnber of paints bl

Component  THOIL = @ Increment Q.5| kmol/fhr

Units: k h ~
| nits: mol/hr v | Report labels

Abbildung 29: Eingabefeld der Sensitivitdtsanalyse: Eingabe des zu variierenden
Inputstromes (hier Mole-Flow des Thermaldles THOIL) zur Berechnung der optimalen
Thermaldlmenge fur einen Rohrbindelreaktor mit 81 Rohren
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Da eine Sensitivitdtsanalyse mit zu groBzigig definierten Grenzen pro Durchlauf viel Zeit in
Anspruch nimmt sind die Limits mit jedem Durchlauf verkleinert worden. Somit ist nur der
wichtigste Teil der Analyse in den Ergebnissen sichtbar. Aspen Plus® berechnet primar mit
Molenstrémen, sodass die Ergebnisse im Nachhinein umgerechnet werden kdnnen. Aus
diesem Grund erfolgt auch in der Sensitivititsanalyse die Eingabe der Grenzen und die
Schrittweite (Increment) anhand des Molenstromes des Thermaléles. Umgerechnet in m3/h
liegt die untere Grenze bei 50,5 m3h und die obere bei 57,2 m3h (bei 81 Rohren im
Betriebspunkt: 12000 h'', 8 bar, Durchsatz 800 kg CO2/Tag). Zur Bewertung der
Sensitivitdtsanalyse, welcher Thermaléldurchfluss am besten geeignet ist, wird der CHa-
Molenbruch des trockenen Produktgases herangezogen.

Die Ergebnisse sind nach der Berechnung in tabellarischer Form im Unterpunkt ,Results® zu
finden. Die bendtigte Thermalélmenge fir die ausgewahlten Hochskalierungspunkte ist in
Kapitel 6.2.5. dargestellt.
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6 Ergebnisse

In den folgenden Kapiteln werden sowohl die experimentell erzielten Ergebnisse als auch die
Ergebnisse der Simulation in Aspen Plus®, in einstufiger und zweistufiger Ausflihrung,
dargestellt und miteinander verglichen. Ebenso sind die Ergebnisse der Hochskalierung und
die daraus resultierende Reaktordimensionierung dokumentiert.

6.1 Experimentelle Ergebnisse

Die experimentellen Ergebnisse stellen die Validierung des geklhlten 14 mm Rohrreaktors
dar. Anhand dieser Daten konnte ein Simulationsmodell nachgebildet werden, welches
wiederum eine Hochskalierung des Reaktor-Set-ups fir erhéhte Tagesdurchsatze an CO-
ermoglicht. Ebenso wird die Frage der Notwendigkeit einer zweiten Reaktorstufe zur
Einhaltung der in Osterreich geltenden Einspeisekriterien in diesem Kapitel geklart.

6.1.1 Validierung des 14 mm Rohrreaktors in einstufiger Ausfiihrung

Die Versuche sind nach den in Kapitel 4.2.2 definierten Parametern und dem Versuchsplan
in Tabelle 6 durchgeflihrt worden. Die wichtigsten Parameter sind wie folgt:

e Temperatur des Thermaldles Tser: 320 °C
e Pumpenstufe Thermaldl: 8 (2 1,076 m3 Ol/h)
e Wasserstoffiberschuss: ry, = 1,03

Die Ergebnisse der ersten Reaktorstufe sind durch ein Balkendiagramm in Abbildung 30
dargestellt. Auf der x-Achse sind die GHSV-Werte Uber den Druck geblockt aufgetragen. Die
y-Achse gliedert sich in eine primdre (links) und eine sekundare (rechts) Achse. Die
Primérachse zeigt den CO2-Umsatz in %, wobei auf der Sekundarachse die maximal
gemessene Temperatur im Reaktor in °C aufgetragen ist.
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Abbildung 30: Ergebnisse der CO. Methanisierung nach einer Reaktorstufe bei einer
Durchflussvariation (4000 bis 20000 h™') bei 4, 6, 8 und 10 bar und einem stéchiometrischen
Faktor von ry, = 1,03

Es ist zu erkennen, dass die CO.-Umsétze jeder GHSV-Stufe mit der Erhéhung des Drucks
um 1-2 % Prozentpunkie steigen. Die Maximalwerte der Umsatze werden jeweils bei den
geringsten Durchfliissen je Druckstufe erzielt. Lediglich bei einem Druck von 10 bar ist der
Umsatz bei 4000 h'" und 6000 h' gleich. Bei einer GHSV von 4000 h' kommt es in jeder
Druckstufe zu sehr hohen Umsatzraten des CO: (>98 %). Die geringsten Umséatze werden
bei GHSV-Werten von 30000 h™' erreicht. Trotz sehr hoher Durchflussraten fallt der CO>
Umsatz in einer Reaktorstufe nicht unter 90,7 %.

Die Messwerte der Temperaturspitzen im Reaktor folgen in jeder Druckstufe unter Variation
der GHSV einem ahnlichen Muster. In den unteren Bereichen der GHSV (4000 - 10000 h)
liegt die maximal gemessene Temperatur im Reaktor zwischen 550 und 660 °C. Ab einer
Erhéhung der Durchflussraten auf 12000 h und gréBer fallen die gemessenen
Temperaturspitzen auf 385 °C bis knapp unter 500°C. Ebenso zeigt das Diagramm den
Anstieg der Maximaltemperaturen bei erhéhtem Druck. Bei 10 bar Reaktordruck reichen die
Temperaturspitzen bei 4000 h'' —30000 h' von 402 -675°C, hingegen liegen die
Temperaturspitzen bei 4 bar zwischen 393 und 628°C. Die horizontale rot strichpunktierte
Linie kennzeichnet die maximal zulassige Temperatur des Katalysators im Dauerbetrieb von
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550 °C. Diese Grenztemperatur wird bei 4 bar bereits bei einem Durchfluss von 12000 h™
unterschritten. Durch den steigenden Druck wird bei 6 bar und 12000 h'' die zuldssige
Temperatur leicht Uberschritten, bei 8 bar und 12000 h ' hingegen ist die Vorgabe der
maximalen Katalysatortemperatur mit 549 °C erfullt. Im héheren Druckbereich von 10 bar
wird die Temperaturgrenze erst bei Durchflissen von 20000 h”' eingehalten. Eine
vollstandige Auflistung der Zahlenwerte zu dieser Abbildung befindet sich in Tabelle 14 im
Anhang.

6.1.2 Validierung der zweiten Reaktorstufe in der Pilotanlage

Fir die Validierung der zweiten Reaktorstufe wurden die gemessenen, trockenen
Produktgasanteile der ersten Reaktorstufe bestehend aus Hz, CO> und CHs erneut durch
dasselbe Reaktorsystem geleitet. Ziel dieser Versuche ist es, einen weitestmdglich
vollstandigen Umsatz von CO2 nach zwei Reaktorstufen nachzuweisen. In der folgenden
Abbildung 31 wird der GHSV-Wert ausgehend von der ersten Reaktorstufe angegeben.
Durch die Volumenreduktion und das Abscheiden des Wassers nach der ersten Reaktorstufe
ist die GHSV in der zweiten Reaktorstufe geringer. Zur leichteren Identifikation der
Betriebspunkte sind in den folgenden Diagrammen die Ergebnisse der zweistufigen
Experimente und der Simulationen immer mit den GHSV-Werten der urspringlichen
Gaszusammensetzung dargestellt. Die GHSV-Werte der ersten und zweiten Reaktorstufe
sind in Tabelle 17 im Anhang gelistet.

Der Diagrammaufbau in Abbildung 31 &hnelt dem Aufbau von Abbildung 30 mit dem
Unterschied, dass fir jeden mdglichen Betriebspunkt nach Tabelle 7 auch der Ha-
Uberschuss der jeweiligen Stufe in der x-Achse angegeben ist. Die Begrenzung des
minimalen Durchflusses durch die MFCs hat zur Folge, dass insgesamt nur 15 von 40
Betriebspunkten vermessen werden konnten (siehe Tabelle 7).

Abbildung 31 zeigt, dass bereits bei einem Systemdruck von 4 bar der vollstdndige CO--
Umsatz im zweistufigen Aufoau erreicht wird. Bei einem Durchfluss von 15000 h™' erreicht
die erste Reaktorstufe einen Umsatz von 93 % und durch die zweite Reaktorstufe werden
100 %-Umsatz gewahrleistet. Auch bei einem maximalen Durchfluss von 30000 h™' ist durch
die zweite Reaktorstufe eine Umsatzerh6hung von 91 % auf 100 % mdglich. Dieser Trend
setzt sich in den héheren Druckstufen (6, 8 und 10 bar) fort. Somit ist bewiesen, dass eine
zweite Reaktorstufe flr alle vermessenen Betriebspunkte zum Erreichen des vollstdndigen
Umsatzes notwendig ist. Die Temperaturspitzen der zweiten Reaktorstufe sind wesentlich
niedriger als jene in der ersten Reaktorstufe. Die gemessenen Maximalwerte befinden sich
im Bereich von 325 — 346 °C. Die Temperaturspitzen der ersten Reaktorstufe entsprechen
den Werten aus den vorhergehenden Ergebnissen in Abb. 30. Die maximale
Katalysatortemperatur von 550 °C wird folglich in keinem Betriebspunkt ab 15000 h"' und
gréBer, weder in Reaktor 1 noch in Reaktor 2, bei allen Druckstufen Uberschritten. Der
Wasserstofflberschuss ist durch die geringe Menge an CO: in der zweiten Reaktorstufe
wesentlich héher als in Reaktorstufe 1 (S1). Er erreicht in Reaktorstufe 2 (S2) bei
Betriebspunkt 4 bar und 30000 h" den niedrigsten Wert mit r;,=1,36 und bei Betriebspunkt
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10 bar 25000 h'' den hochsten mit m4,=2,01. Bei einem Druck von 8bar und einem
Durchfluss von 25000 h™' wird in Reaktorstufe 2 ein unterstdchiometrischer Wert von
m4,=0,96 gemessen. Dieser Wert ist ungewohnlich niedrig, dennoch wird ein Umsatz von

100 % erreicht. Eine vollstandige Auflistung der Zahlenwerte zu dieser Abbildung befindet

sich ebenso in Tabelle 17 im Anhang.

- 800

—- 750

|
~
o
S}

I
[@))
[4))]
()

T
@)
o
o

- 550
- 500

- 450

Temperaturspitzen [°C]

- 400

~

- 350

Stufe 1
| Stufe 2
100 + S F S SRR EEEEEEEEE
g‘-
N SN w N
w© 95- < &N Ak e
g ;,,”_ ZINES R 8
ZINEIN W [
2 8N s N
S
QO 904
. .
| o\ . y .
o\ %4 ol
SR SR
0

St1|Sz2|st|s2|st|s2|s1|s2|s1]s2 S2|st1|s2]|s1|s2|s1|s2]|s1|s2]st1|s2]s1|s2]st1|s2]|s1|S2]s1|s2

—- 300

1,03| @
1,57

als]aelalaele|alw]a2]e
cl=lel|e|L|iels|e|e

R EFEEEREEE R EEEFEE R E R EE
clelegwlollolalel~lolulolojolo|lo o

“|I=1-l=l=|=l<=lsl=|=|=1=|=1ll=]|<|=]<=

h'  ]15000h' |20000n-"|25000h"" [28000h" | 30000h"*|20000h" | 25000n |28000K"" | 300000 [25000h | 28000 | 30000h* [25000n" |28000h""|30000H

bar 4 bar 6 bar 8 bar 10 bar

bar

Abbildung 31: Experimentelle Umsatzergebnisse der ersten und zweiten Reaktorstufe mit
den jeweils ausgehenden GHSV-Werten der ersten Reaktorstufe und der Angabe des

Wasserstofflberschusses beider Reaktorstufen
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6.2 Ergebnisse der Simulation

In den folgenden Kapiteln werden die simulierten Ergebnisse mit den experimentell erzielten
Werten abgeglichen und angenahert.

6.2.1 Simulationsergebnisse des Kinetikabgleichs mit vorgegebenem
Temperatur-Profil im Reaktor

Der Abgleich zwischen Modell und Experiment erfolgt mittels der Kinetik von Rdnsch [73]
durch die Eingabe der Parameter aus Tabelle 9 und des experimentell gemessenen axialen
Temperaturprofils in der Katalysatorschittung in den Simulationsaufbau nach Abbildung 20.
In Abbildung 32 ist der erzielte CO2-Umsatz von den Experimenten (E) mit denen aus der
Simulation (S) bei einer Druckstufe von 4 bar verglichen dargestellt.

Wie auch in den Diagrammen zuvor wird der CO2-Umsatz Uber die GHSV-Werte in einem
Balkendiagramm (Abbildung 32) gezeigt. Die Darstellung der Temperaturspitzen im Reaktor
erfolgt auch hier Uber die sekundare y-Achse. Die Temperaturen aus der experimentellen
Vermessung sind fir die Simulation des Kinetikabgleichs anhand eines Temperaturprofils
implementiert worden. Aufgrund der identen Temperaturen befindet sich in den simulativen
Ergebnisbalken der Grafik keine gesonderte Darstellung.
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Abbildung 32: Kinetikabgleich des erzielten CO. Umsatzes in der 1. Reaktorstufe der
experimentellen Ergebnisse mit den Simulationsergebnissen mit implementierter
Reaktionskinetik nach Rénsch bei 4 bar
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Der Abgleich zwischen Experiment und Kinetikmodell (S) zeigt, dass bis zu einer GHSV von
12000 h' die Umsatzraten der Simulation den Ergebnissen der Experimente ahnlich sind,
wobei die experimentellen Umsétze in diesem Bereich immer etwas héher sind. Bei einer
GHSV von 10000 h' liegt der CO.-Umsatz der Simulation bei 94,7 %, wobei in den
experimentellen Untersuchen 95 % erreicht werden konnten. Ab 15000 h™' bildet sich eine
groBe Differenz zwischen den erzielten Umsatzen. Die Simulationsergebnisse liegen
zwischen 20-30% unter den experimentell ermittelten Umsé&tzen. Den gré3ten Unterschied
zeigt der Betriebspunkt 20000 h™' mit einer Differenz von 31,7 %. Die Spitzentemperaturen
entsprechen den Werten aus Abbildung 30 bei einem Druck von 4 bar.

Dieser Abgleich ist auch fir die weiteren Druckstufen (6,8 und 10 bar) durchgeftihrt worden.
Der Trend der einbrechenden simulieten Umsatze setzt sich auch in den hdheren
Druckstufen fort. Der Einbruch der Umsatzrate verschiebt sich jedoch durch die
Druckerhéhung und die damit verbundenen héheren Temperaturspitzen in Richtung héherer
GHSV-Werte. Beispielsweise bricht der Umsatz bei einem Druck von 10 bar erst bei 25000 h-
' ein (siehe Abbildung 40 im Anhang). Die vollstdandige Matrix des Abgleichs zwischen
Experimenten und Simulation befindet sich in Tabelle 15 im Anhang.

6.2.2 Simulationsergebnisse des Kinetikabgleichs mit vorgegebenem
Temperatur-Profil in zweistufiger Ausfiihrung

Aufbauend auf den einstufigen Kinetikabgleich aus dem vorhergehenden Kapitel 6.2.1
werden hier die Ergebnisse von zwei Reaktorstufen mit T-Profil aus den Versuchsreihen
dargestellt. Wie im vorhergehenden Kapitel werden sowohl in Reaktor 1 als auch in Reaktor
2 die gemessenen Temperaturen aus dem Experiment in die Simulation mittels axialem T-
Profil eingefugt. Die gewahlte Diagrammform in Abbildung 33 entspricht den vorhergehenden
Darstellungen mit dem Unterschied, dass zum Zweck der Ubersichtlichkeit keine
Temperaturspitzen auf der Sekundarachse ablesbar sind. Wie auch in Abbildung 31 sind auf
der x-Achse die urspriinglichen GHSV-Werte der ersten Reaktorstufe aufgetragen.
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Abbildung 33: Abgleich des erzielten CO2 Umsatzes in der 2. Reaktorstufe der
experimentellen Ergebnisse mit den Simulationsergebnissen mit implementierter
Reaktionskinetik nach Rénsch bei Driicken von 4 - 10 bar

Die experimentellen Versuche haben gezeigt, dass ein CO2 Umsatz von 100 % durch eine
zweite Reaktorstufe erreicht wird. Bei einer geringeren GHSV von beispielsweise 15000 h
in Reaktorstufe 1 (S1) wird bei 4 bar in der Simulation ein Umsatz von 87 % erreicht. Beim
selben Druck und GHSV-Werten von 20000 - 30000 h'' in S1 pendeln die Umsatzraten
zwischen 70 - 80 %. Unter steigendem Druck sinken ab 6 bar - ausgenommen von 20000 h*
bei 6 bar - die Umséatze auf durchschnittlich 70 %. Es zeigt sich, dass die simulativen
Umsatzwerte je nach Druckniveau keinem bisherigen Trend folgen. Im Vergleich zur
einstufigen Simulation mit implementierten, axialem T-Profil zeigt Abbildung 33 keine
markanten Umsatzeinbriiche. Die simulierten Ergebnisse (S) weichen durchwegs stark von
den experimentell erzielten Werten ab. Die detaillierten Zahlenwerte und die verwendeten
Temperaturprofile flr die Simulation der zweiten Reaktorstufe sind in der Ergebnismatrix in
Tabelle 18 im Anhang tabellarisch dargestellt.
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6.2.3 Simulationsergebnisse nach Implementierung des
Thermalodlkreislaufes mittels vorgegebener Austrittstemperatur

Zusatzlich zur simulativen Reproduktion der experimentellen Ergebnisse mithilfe des
ubernommenen axialen Temperaturprofils aus den Versuchsreihen erfolgt eine weitere
Evaluierung durch die Implementierung des Thermaldlkreislaufes im Simulationsmodell
(Abbildung 23). Die Simulationsergebnisse (S) sind im Balkendiagramm (Abbildung 34) den
experimentellen Werten (E) bei einem Systemdruck von 8 bar gegenlibergestellt. Die rot-
strichlierte Linie bei 550 °C stellt wiederum die maximal zulassige Katalysatortemperatur dar.
Die Zahlenwerte der weiteren Ergebnisse bei 4, 6 und 10 bar befinden sich in einer
Ergebnismatrix in Tabelle 16 im Anhang.
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Abbildung 34: Abgleich der experimentellen Ergebnisse mit dem Simulationsmodell mit
integriertem Thermal6lkreislauf bei 8 bar und 4000 - 30000 h™' inklusive Temperaturspitzen
aus den Experimenten

Die Simulation folgt dem experimentellen Trend - bei Zunahme der GHSV nehmen die
Umsétze ab (Vergleich: 4000 h ' mit 98,8 % und 30000 h'" mit 93,6 % Umsatz). In den
unteren GHSV-Bereichen (bis 20000 h'') unterschatzt die Simulation die mdglich zu
erzielenden Umsatzraten, hin gegen ab 25000 h™' erzielt die Simulation minimal héhere
Umsatzraten. Mittels des Thermalélkreislaufes im Simulationsmodell konnten die simulierten
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CO.-Umsétze durch eine maximale Abweichung von 0,8 % (bei 4000 h™' in Abbildung 34)
nachgebildet werden.

Die Spitzentemperaturen unterscheiden sich jedoch in der Simulation wesentlich von den
gemessenen Temperaturwerten der experimentellen Versuchsreihen. Die
Temperaturdifferenz zwischen Simulation und Experiment ist bei einer GHSV von 6000 h!
mit 67 °C am geringsten und bei 20000 h™' mit 319 °C am gréBten. Die Betriebspunkte der
Hochskalierung bei 12000 h™' (schwarzes Kastchen in Abbildung 34) und 15000 h
(strichliertes Kastchen in Abbildung 34) zeigen, dass sich beide Punkte an der Grenze oder
knapp unterhalb der maximal zulassigen Katalysatortemperatur (549 °C bei 12000 h™' und
8 bar) liegen. Die Abbildung 35 zeigt ein Liniendiagramm der Temperaturverlaufe Uber die
Katalysatorschittung von Experiment und Simulation flir den ersten Betriebspunkt der
Hochskalierung bei 12000 h" wund 8bar. Links im Bild ist symbolisch die
Katalysatorschittung dargestellt. Es ist erkennbar, dass im Experiment die
Temperaturspitzen bereits nach wenigen Zentimetern in der Schittung auftreten. Die
berechnete Temperatur der Simulation ist im ersten Vergleichspunkt nach 1,25 cm
Schitthéhe mit 310°C viel niedriger als der gemessene Wert. Die Simulation erreicht das
Temperaturmaximum von 708 °C bei einer Schiatthbhe von 6 cm, jedoch nimmt der
simulierte Peak langsamer ab als jener Temperaturpeak, welcher in den Experimenten
erreicht wurde. Laut Simulation herrschen im Durchschnitt héhere Temperaturen im
Katalysatorbett als in den Experimenten gemessen wurden. Ab einer Schiitthéhe von 43 cm
sind die Temperaturunterschiede gering.

Temperaturverlauf der Katalysatorschiittung
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Abbildung 35: Vergleich des Temperaturverlaufes in der Katalysatorschittung zwischen
Experiment und Simulation bei 12000 h™' und 8 bar
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Die in Abbildung 36 dargestellten Semenov-Kennlinien beziehen sich auf die Betriebspunkte
der Hochskalierung (wie in Kapitel 5.5.1 beschrieben). Die Berechnung der Semenov-Zahl
erfolgte in Aspen Plus® und Excel Uber die gesamte Katalysatorschittung.
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Abbildung 36: Darstellung der Semenov-Kennlinie Uber die Katalysatorschitthéhe fir alle
Hochskalierungspunkte (12000 h',8 bar; 15000 h',8 bar; 20000 h', 10 bar)

Die strichpunktierte vertikale Linie in Abbildung 36 stellt die optimale Semenov-Zahl
(Se = 2,5) dar. Die Maxima der Semenov-Kennlinien und die damit verbundenen gréBten
Warmemengen bilden sich in den ersten Zentimetern z.B. nach 5,7cm der
Katalysatorschiittung bei 12000 h'' und 8 bar. Hier liegt der Wert der Se-Zahl bei 7,3
(schwarze Linie). Es ist erkennbar, dass die Semenov-Zahl mit héherer GHSV weiter steigt
(Se = 8,2 bei 15000 h' und 8 bar sowie Se = 12 bei 20000 h™' und 10 bar) und sich der
entwickelte Warmepeak in Richtung des Gasdurchflusses in der Schittung nach oben
verschiebt.

6.2.4 Simulationsergebnisse des Abgleichs der zweistufigen
Reaktoranordnung mit vorgegebener Austrittstemperatur des
Thermalodles und warmetechnischer Spezifikation der Kihlung

Durch die Erweiterung des Modells mit implementierten Thermalbélkreislaufen in beiden
Reaktorstufen nach Abbildung 26 konnten die experimentellen Ergebnisse nach der zweiten
Reaktorstufe anndhernd nachgebildet werden. Die erzielten Umsatzraten sind in Abbildung
37 in einem Balkendiagramm dargestellt und nach Simulation (S) und Experiment (E)
gruppiert. Die weitere Gliederung der x-Achse erfolgt aufsteigend nach Druck und GHSV,
wobei hier wiederum die GHSV-Werte der ersten Reaktorstufe aufgetragen sind. In den
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Betriebspunkten bei einem Druck von 4 bar kann der CO2-Umsatz nahezu ident nachgebildet
werden. Bei Dricken von 6, 8 und 10 bar kénnen in der Simulation Maximalumsétze von
98 % erreicht werden wohingegen in den Experimenten ein vollstandiger Umsatz erreicht
wird. Nur bei einem Druck von 4 bar und den Betriebspunkten 28000 h-' und 30000 h ' ist
dies nicht eingetreten. Die Spitzentemperaturen der beiden Reaktoren sind in dieser
Darstellung aufgrund der Ubersichtlichkeit nicht dargestellt. Die Zahlenwerte dieser
Darstellung inklusive der Maximaltemperaturen sind in Tabelle 19 im Anhang vermerkt.
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Abbildung 37: Abgleich der zweiten Reaktorstufe mittels implementiertem Thermaldlkreislauf;
Vergleich Simulation (S) und Experiment (E) bei Durchflussvariationen von 15000 - 30000 h"
und Druckstufen von 4 - 10 bar

6.2.5 Ergebnisse der Hochskalierung

Die Hochskalierung des Rohrreaktors zu einem Rohrbiindelreaktor erfolgte mittels Excel zur
Berechnung der Reaktordimensionen und Uber Aspen Plus® zur Berechnung der
Thermaldlmenge (Tabelle 12). Die berechneten Werte fir  hochskalierte
Rohrblindelreaktoren in Tabelle 12 beziehen sich auf einen Tagesdurchsatz von 800 kg CO:
und 20000 kg CO:- fiir die drei ausgewahlten Betriebspunkte. Dabei handelt es sich um einen
Vergleich der jeweils kleinsten und gréBten Bauform. Die Ergebnisse der Rohrbindel-
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Reaktor-Auslegung fir 1000 und 10000 kg CO2-Durchsatz pro Tag befinden sich in Tabelle
20 im Anhang.

Der berechnete Rohrblindeldurchmesser nimmt aufgrund des héheren Massendurchsatzes
durch das steigende Druck- und GHSV-Level von Betriebspunkt 1 zu Betriebspunkt 3 zu. Der
Abstand zwischen Rohrbindel und Gehauseinnenwand ist mit 10 mm und mit einer
Wandstarke von 4 mm festgelegt. Der Volumenstrom des Thermalbls wurde mittels
Sensitivitdtsanalyse in Aspen Plus® berechnet. Zum Vergleich der Rohrreaktor der
Pilotanlage erzielt auf Pumpenstufe 8 einen Massenstrom von 0,242 kg/s, dies entspricht

1,0768 m3/h.

Tabelle 12: Ergebnisse der Auslegung von hochskalierten Reaktoren (Rohranzahl,
Rohrbiindeldurchmesser, Geh&useauBendurchmesser und benétigtes Thermalbélvolumen)
fur einen Tagesdurchsatz von 800 oder 20000 kg CO- bei den ausgewéahlten
Betriebspunkten 1, 2 und 3;

Betriebspunkt: CO2- Rohran- Durchmesser | AuBendurchmesser | Volumenstrom
Input zahl Nt Rohrbindel Gehause Thermalél

kg/Tag = mm mm m3/h

1 (12000 h-', 8 bar) 800 81 239 267 53,53

1 (12000 h-', 8 bar) 20000 2021 1076 1104 1333,28

2 (15000 h', 8 bar) 800 65 216 244 34,67

2 (15000 h', 8 bar) 20000 1626 972 1000 868,65

3 (20000 h', 10 bar) 800 49 189 238 43,26

3 (20000 h', 10 bar) | 20000 1223 851 879 1084,13

Das Rohrlayout fiir einen Rohrblndelreaktor zur chemisch katalytischen Methanisierung ist
fir den Betriebspunkt 1 (12000 h', 8 bar) bei einem Durchsatz von 800 kg CO./Tag in
Abbildung 38 schematisch dargestellt. Der Gehausedurchmesser betrdgt bei dieser
GréBenordnung 0,267 m.

Abbildung 38: Schematische Darstellung des Rohrlayouts fir einen Rohrblindelreaktor bei
Betriebspunkt 1 (12000 h', 8 bar) mit 81 Rohren flr einen von 800 kg CO./Tag

Zum Vergleich ist die schematische Darstellung auch fir die gréBte Rohranzahl fir einen
Durchsatz von 20000 kg CO2/Tag in Abbildung 39 dargestellt. Das Rohrlayout ist wie in
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Abbildung 38 fiir den Betriebspunkt 1 (12000 h', 8 bar) erstellt worden. Dies ist das groBte

Reaktorlayout mit einem GehauseauBendurchmesser von 1,104 m.
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Abbildung 39: Schematische Darstellung des Rohrlayouts bei Betriebspunkt 1 (12000 h',

8 bar) mit 2021 Rohren fur einen Input von 20000 kg CO»/Tag
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7 Diskussion

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse sowohl von den Experimenten als auch von den
Simulationen interpretiert, die Kennzahlen der Thermodynamik bewertet und Mdglichkeiten
zu Verbesserungen gegeben.

7.1 Experimentelle Ergebnisdiskussion

Generell weist das gekuhlte Rohrreaktorsystem eine gute Regelbarkeit und ein konstantes
Betriebsverhalten in Bezug auf Temperatur und Umsatz auf. Durch die aktive Kihlung
kénnen die Temperaturspitzen der exothermen Reaktionen etwas reduziert werden, was sich
positiv auf die Lebensdauer des Katalysators auswirken wird. Die experimentellen Versuche
haben aber auch bewiesen, dass fir eine vollstdndige Umwandlung des CO. im Feedgas
eine zweite Reaktorstufe bendtigt wird.

Diskussion der einstufigen Validierung

Die Variation von GHSV und Druck verdeutlicht, dass hohe Drlicke erwartungsgeman zu
besseren CO2-Umsatzen flhren, wahrend die Erhdéhung der GHSV die Umwandlung
aufgrund der geringeren Verweilzeit hemmt. Neben Druck und Verweilzeit spielt auch die
Temperatur eine wesentliche Rolle im Reaktionsverhalten. Das Aufheizen des Reaktors auf
320 °C fuhrt beim Einlass der Eduktgase ab den ersten Katalysatorpartikeln unmittelbar zur
Reaktion. Bereits bei den kleinsten Durchflissen bildet sich ein Temperaturpeak von Uber
600 °C in den ersten Zentimetern der Katalysatorschittung. Um den tatsachlichen
Temperaturpeak in der Schittung des Katalysators axial identifizieren zu kdnnen, missten
noch weitere Thermoelemente (mit 1 oder 0,5 mm Durchmesser) zur Uberwachung in den
Anfangsbereich der Schattung (0 -100 mm) bei zukinftigen Versuchsreihen verbaut werden.
Das Augenmerk soll darauf liegen das axiale Temperaturprofil (und méglicherweise auch
radiale Messpunkte) bestmdglich abzubilden. In den Versuchsreihen ist zu erkennen, dass
sich mit zunehmendem Durchfluss die Position des gemessenen Temperaturpeaks in der
Katalysatorschittung nach oben verschiebt. Eine Erklarung dafir kénnte die hohe
Geschwindigkeit der Gasmischung sein, welche zu kirzeren Verweilzeiten und dadurch zu
geringeren Reaktionsraten fuhrt, was wiederum eine Abklhlung in der Katalysatorschittung
bewirkt.

Diskussion der zweistufigen Validierung

In der zweiten Reaktorstufe ist die Bandbreite der Versuchsreihen durch die
Durchflussgrenzen der Anlage beschrankt. Dennoch konnten fir fast alle Betriebspunkte,
insbesondere der Hochskalierungspunkte (12000 h™',8 bar; 15000 h',8 bar; 20000 h,
10 bar) der Nachweis des vollstandigen CO:-Umsatzes erbracht werden. Durch den
geringen CO2-Anteil im Feedgas von Reaktorstufe 2 bilden sich nur sehr flache
Temperaturpeaks (maximal 346 °C) aus.
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Als Modifikation fir zukunftige Reaktorset-ups der sowohl ersten als auch zweiten
Reaktorstufe bietet sich eine gestufte bzw. unterteilte Temperierung an. Diese Bauform
kennt man bereits von Rohrbindelwarmetauschern. Dabei soll jener Abschnitt der
Katalysatorschittung, welche den Temperaturpeak aufweist, intensiver gekthlt werden. Im
Gegensatz dazu werden die Bereiche mit geringerem Temperaturpeaks aktiv mit Warme
versorgt, um mehr CO. im oberen Bereich des Reaktors umsetzen zu kénnen. Dadurch
kdnnte womaoglich der vollstadndige CO2-Umsatz auch in einer Reaktorstufe erreicht werden.
Diese Erweiterung ist jedoch mit einem héheren technischen Aufwand und hierdurch auch
mit steigenden Investitionskosten verbunden.

7.2 Diskussion der Simulationsergebnisse

Die Abbildung der experimentellen Ergebnisse erfolgt anhand zwei verschiedener
Simulationsstrukturen mit unterschiedlicher Herangehensweise (Vorgabe des gemessenen
axialen Temperatur-Profils oder Implementierung eines Thermaldlkreislaufes).

Diskussion des Kinetikabgleichs mit vorgegebenem Temperatur-Profil

Das erste Simulationsmodell beinhaltet die direkte Abbildung der experimentellen Werte in
Aspen Plus® durch die Vorgabe eines axialen T-Profils mit den gemessenen Werten. Wie in
Abbildung 32 erkenntlich folgen die simulierten CO2-Umséatze den experimentellen nur bis zu
einer GHSV von 12000 h'. Die vorgegebenen Temperaturen, welche zwischen 400 und
450°C liegen, sind bei hoheren Durchfliissen (ab 15000 h™' bei 4 bar) fur die implementierte
Kinetik zu gering um annahernd gleiche CO2-Umsatzraten wie in den Experimenten zu
erlangen. Wie bereits in Kapitel 7.1 erwahnt, andert sich die Lokalitat der Temperaturpeaks
mit dem Durchfluss. Betragt der Durchfluss bei 4 bar beispielsweise 12000 h' so ist der
gemessene Temperaturwert bei TI3 (501 °C) hoher als bei 15000 h', wo die Temperatur nur
noch 393 °C bei TI3 erreicht. Beim folgenden Temperaturmesspunkt Tl4 (bei 17,25 cm
Schittungshéhe) wird bei 12000 h™' 345 °C und bei 15000 h™' 350 °C gemessen. Dies zeigt,
dass durch eine GHSV-Erhéhung von 3000 h™' der Einbruch des Umsatzes aufgrund des
Temperaturunterschiedes in TI3 verursacht wird, da die Temperatur in TI4 anndhernd
gleichbleibt. Flr diese Art der Simulation missen daher weitere Temperaturmessstellen
speziell zu Beginn der Katalysatorschittung nachgerlistet werden, um das axiale
Temperaturprofil detaillierter abbilden zu kénnen.

Die gemessenen Temperaturspitzen in Reaktorstufe 2 liegen in den experimentellen
Untersuchungen im Bereich von 325 - 346 °C bei Durchflissen von 15000-30000 h'in
Reaktorstufe 1. Diese Temperaturwerte unterschreiten die maximale Katalysatortemperatur
und fUhren bei einer Temperierung auf 320°C zu vollstdndigen Umséatzen des eingebrachten
CO:.. Die geringeren Umsatze (70-90 %) in der zweistufigen Simulation (15000 — 30000 h'")
mit Temperatur-Profil kdénnen so interpretiet werden, dass die Simulation die
Reaktionsgeschwindigkeit durch die vorgegebenen axialen Temperaturen unterschéatzt.
Abhilfe kénnte in diesem Fall eine Anpassung der Kinetik bzw. die Verwendung einer
anderen Reaktionskinetik bewirken.
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Diskussion der Implementierung des Thermaldlkreislaufes mit vorgedgebener
Austrittstemperatur

Erst durch die Einbindung des Thermalblkreislaufes in die Simulation konnten die
experimentellen Ergebnisse (4000 - 30000 h'') rekonstruiert werden. Die einstufige
Ausfihrung mit Thermaldlkreis erzielte Ergebnisse, welche die experimentellen CO»-
Umsétze Uber das komplette GHSV-Spekitrum nahezu ident abbilden. AusschlieBlich bei den
berechneten Temperaturspitzen der Simulation wird eine gréBere Abweichung erzielt.
Vergleicht man die experimentellen Temperaturwerte mit den simulierten, erkennt man, dass
sich die Peaks der einstufigen Simulation mit Thermaldl fiir jeden Betriebspunkt im Bereich
von 700 °C befinden. Der im Temperaturverlauf (Abbildung 35) gezeigte Vergleichspunkt (bei
12000 h'', 8 bar) bei TI3 nach 1,25 cm Schittung weist eine Temperatur von 549 °C auf. In
der Simulation wird die Maximaltemperatur von 708 °C jedoch erst bei 6 cm Schittungshéhe
erreicht. Dies zeigt wiederum, dass die Reaktionsraten und die daraus folgenden
Umsatzraten in der Simulation unterschatzt werden. Temperaturen in der
Katalysatorschittung Uber 550°C sind jedoch nicht flir einen dauerhaften
Methanisierungsbetrieb — egal ob in Reaktorstufe 1 oder 2 — gewdilnscht. In weiteren
Versuchsreihen kénnten die Versuchsparameter dahingehend abgeandert werden, dass
durch das Senken der Thermaléltemperatur auf unter 250 °C die Reaktivitat und die somit
entstandene Warmemenge verringert wird. Die damit verbundenen Umsatz-EinbuBBen in der
ersten Reaktorstufe kénnen - wie in den experimentellen Untersuchungen gezeigt - in
weiterer Folge durch die zweite Reaktorstufe kompensiert werden.

Diskussion der Bewertungskriterien fir den gekiihlten Rohrreaktor

Die Semenov-Zahl (Se-Zahl) ist eine Verhaltnis-Kennzahl zwischen Kinetik und
Thermodynamik und charakterisiert das herausfordernde Warmemanagement bei der
katalytischen Methanisierung in Abbildung 36. Der steile Anstieg der Semenov Kennlinie
bildet sich je nach Betriebspunkt bereits zu Beginn der Katalysatorschittung nach 4 —7 cm
aus. Der Anstieg spiegelt den Reaktionsstart wider und zeigt, dass aufgrund der hohen
Reaktionsgeschwindigkeit punktuell sehr viel Reaktionswéarme entsteht. Diese Warmemenge
kann von der Kihlung nicht vollstdndig aufgenommen werden. Trotz des dinnen
Rohrreaktors (Di=14 mm) weisen die Maximalwerte der Kennlinien Se-Zahlen zwischen 7,5
und 12 auf, dies spiegelt sich auch in den gemessenen Temperaturspitzen in der
Katalysatorschattung wider. Der weitere Verlauf der Semenov-Kennlinien verlduft im Rest
der Schittung konstant flach bei Werten unter 1 bei einer Schiitthéhe ab 100 mm. Dies lasst
darauf schlieBen, dass in diesem Bereich der Schittung eine geringe Reaktivitdét und
Waérmeentwicklung herrscht. Zum Erreichen der optimalen Semenov-Zahl in diesem Bereich
musste mithilfe des Thermal6ls Warme zugefuhrt werden.

Nach Kiewidt und Théming et. al [69] wird die Se-Zahl zur thermodynamischen Evaluierung

herangezogen. Deren Berechnung der Semenov-Zahl erfolgt jedoch anhand einer

gemittelten Reaktionsrate rgV). Das Ergebnis dieser Berechnung resultiert in einem einzigen

Semenov-Zahlenwert fir den gesamten Reaktor. Diese Annahme ist nach den Ergebnissen
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der Kennlinie (Abbildung 36) unpréazise, da es sehr wohl Bereiche gibt, in denen die Se-Zahl
deutlich héhere Werte annimmt.

Mithilfe dieser Ergebnisse kdnnen drei Méglichkeiten zur Optimierung der maximalen
Semenov-Zahl in den punktuell heiBesten Zonen gegeben werden:

e Durch die Erhéhung der Turbulenz den radialen Warmetransport in der
Katalysatorschittung verbessern

e Den Ni-Anteil des Katalysators fir eine bessere Reaktivitdt von 20 Gew.-% Ni auf
eine héhere Beladung (z.B. 50 Gew.-% Ni) steigern

e Den Innendurchmesser des Reaktors verringern

Eine Intensivierung der Turbulenz kann durch die Erhéhung der mittleren
Gasgeschwindigkeit, welche sich vom gesteigerten Durchfluss ableitet, erreicht werden. Mit
einer Erweiterung der méglichen Durchflussmengen der MFC kann diese MaBnahme durch
geringen Aufwand leicht umgesetzt werden. Zu untersuchen sei dann folglich, ob nach einer
zweistufigen Reaktorstufe die geltenden Einspeisekriterien noch erreicht werden kénnen.

Der zweite Punkt der genannten Optimierungsmdglichkeiten wéare ebenso mit wenig
Aufwand durchfihrbar. Hier stellt sich die Frage, ob die Temperaturspitzen minimiert und in
weiterer Folge ein Abflachen des steilen Anstiegs der Semenov-Kennlinie erreicht werden
kann. Die Idee dahinter ist, dass der Katalysator durch die héhere Reaktivitat bereits bei
niedrigeren Temperaturen die Reaktionen so beschleunigt, damit eine geringere
Kihltemperatur Tser gewahlt werden kann. Durch den héheren Temperaturunterschied kann
das Thermaldl auch mehr Reaktionswarme aufnehmen, was ein Abflachen der Semenov-
Kennlinie zur Folge hatte.

Der letzte und aufwendigste Verbesserungsvorschlag ist eine weitere Reduzierung des
Innendurchmessers.  Dies  erfordert jedoch eine erneute  Fertigung eines
Doppelmantelrohrreaktors und die Validierung dieses Systems. Unter Verwendung der
gleichen Katalysatormassen misste das Reaktorsystem auch langer als die aktuelle
Ausfliihrung sein.

In der Simulation der zweistufigen Reaktoranordnung mit Thermaldlkreis konnte bei den
Betriebspunkten (15000 — 25000 h') bei einem Druck von 4 bar ein vollstandiger CO»-
Umsatz abgebildet werden. In allen weiteren Punkten des GHSV-Spektrums (von 28000 h
bei 4 bar bis hin zu 30000 h™' bei 10 bar) dieser Simulation wurde ein Umsatz im Bereich von
98-99 % erreicht. Die Erklarung dafir sind die zu geringen Anteile an verbleibenden
reaktionsfahigen Gasen im zweiten Reaktor, wodurch der gemessene Temperaturpeak in
der Schittung nur bei 374 °C liegt. Das implementierte Kinetikmodell in der Simulation
unterschatzt wiederum den Umsatz bei diesen Temperaturen, weshalb Umsatzraten von
100 % nicht errechnet wurden.
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Diskussion der Hochskalierung

Bei der Darstellung des Rohrlayouts handelt es sich um eine reine schematische
Darstellung, wodurch die GréBenordnung des Rohrbilindels gezeigt werden soll. Bei einem
Tagesdurchsatz von 800 kg CO2 ergeben sich durch die unterschiedlichen Betriebspunkte
Rohranzahlen von 49 (20000 h™'; 10 bar), 65 (15000 h', 8 bar) und 81 (12000 h',8 bar)
Stlck in einer Realisierung als Blindel. Die damit verbundenen Rohrbindeldurchmesser von
18,9 cm bis 23,9 cm sind kleiner als erwartet, fertigbar und gut transportierbar. Bei einer
Héhe von einem Meter sind die Ausfihrungen der Reaktorbiindel die eines
Rohrbiindelwarmetauschers ahnlich. Als Nachteil dieser Set-ups ist zu nennen, dass die
verwendeten Edelstahlrohre fiir den Doppelrohrreaktor nach dem metrischen System keine
NormgréBen fur groBe Anlagenbaufirmen sind. Fir eine kosteneffiziente Fertigung eines
Prototyps sollten daher Stahlrohre mit genormten Querschnitten verwendet werden.

Die héchste simulierte Ausbaustufe stellt der Durchsatz von 20000 kg CO2/Tag dar. Mit einer
Anzahl von 2021 Rohren bei (12000 h',8 bar) ist hier neben der Fertigung auch der
Kostenfakior des Materials zu berlcksichtigen. Eine derartige Bauform mit einem
Rohrbiindeldurchmesser von 1,076 m bei 2021 Rohren und einer H6he von einem Meter ist
jedoch noch gut transportféhig.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

Um die gesetzten Ziele geman des Pariser Klimaabkommens zu erreichen ist es notwendig
GegenmafBnahmen bei den emittierten Treibhausgasen zu setzen. Mithilfe der Power-to-
Methane Technologie ist es mdglich emittietes CO. durch Methanisierung sinnvoll in
synthetische Kraftstoffe zu Uberfiihren. Entsprechend der groBen Mengen an industriell
emittiertem CO> missen neue Konzepte flir diese Dimensionen erforscht und validiert
werden. In dieser Arbeit wurde ein dinner Doppelrohrreaktor mit aktiver Kihlung validiert
dessen Erkenntnisse die Entwicklung eines geklhlten Rohrblndelreaktors fir den
industriellen MafBstab vorantreiben soll. Die Hochskalierung erfolgt in dieser Ausarbeitung
anhand der vermessenen experimentellen Ergebnisse durch das Simulationsprogramm
Aspen Plus®.

Der Doppelrohrreaktor mit einem Innendurchmesser von 14 mm kann durch den Ringspalt
mit hitzebestandigem Thermal6l umspult werden. Das Thermalél (Dibenzyltoluol) zirkuliert
durch ein Temperiergerat der Firma LAUDA bei vorgegebenem Druck (2,57 bar) und
Temperatur (320 °C) mit einem Massestrom von maximal 0,242 kg s™ (1,076 m3/h). Im
Inneren des 14 mm Rohres befindet sich das 60 mm hohe Katalysatorbett aus
handelsiblichem Schuittkatalysator mit 20 Gew.-% Ni-Beladung. Darlber und darunter ist der
Rohrinnenraum zum Zweck der Gashomogenisierung mit Steinzeugkugeln als Inertmaterial
aufgefullt. Die Vermessung des Betriebsverhaltens erfolgt mithilfe mehrerer Versuchsreihen
bei unterschiedlichen Druck- und Durchflussvariationen bei einem Uberstéchiometrischen
Wasserstoffverhaltnis von 7, = 1,03.

Die Ergebnisse der Versuchsreihen unter Durchflussvariation von 4000 bis 30000 h
erzielen COz-Umséatze von 90 bis 99 % bei Druckstufen von 4, 6, 8 und 10 bar. Die dabei
gemessenen Temperaturspitzen erreichen Werte von 385-675°C im Katalysatorbett,
wohingegen die maximal zuldssige Betriebstemperatur des Schittkatalysators It. Hersteller
nur 550 °C betragt. Temperaturen Uber dem genannten Grenzwert beeintréchtigen die
Lebensdauer des Katalysators. Damit das Produktgas nach geltender OVGW Richtlinie G
B210 eingespeist werden kann ist eine zweite Reaktorstufe fir einen nahezu vollstdndigen
Umsatz notwendig. Die herrschenden Temperaturspitzen in der zweiten Reaktorstufe sind im
Vergleich zur ersten Reaktorstufe gering (325-346 °C).

Die Rekonstruktion der experimentellen Ergebnisse erfolgte durch vier unterschiedliche
Simulationsmodelle. In der Software Aspen Plus® ist der Festbettreaktor vereinfacht als
eindimensionaler (1-D) Plug-Flow-Reaktor dargestellt. Das Simulationsmodell fir dem
Kinetikabgleich beinhaltet eine einstufige Reaktor-Ausfiihrung mit vorgegebenem axialen
Temperaturprofil, welches in den Versuchsreihen gemessen wurde. Mithilfe der Kinetik von
Rénsch, der Property Method RKSMHV 2 und den Ubernommenen Charakteristika aus dem
experimentellen Aufbau folgte das Modell den experimentellen CO2-Umsétzen. Die
Reaktionskinetik unterschétzt ab einer GHSV von 15 000 h™' und einem Druck von 4 bar die
Reaktionsgeschwindigkeit durch die vorgegebenen Temperaturwerte. Der Trend sinkender
Umsatzraten bei erhdhten Durchflussraten setzt sich in einer ahnlichen Form auch in
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héheren Druckstufen fort. Ein dhnliches Ergebnis wurde auch beim Simulationsmodell fir
den Kinetikabgleich mit einer zweistufigen Reaktorflhrung mit implementierten
Temperaturprofil festgestellt. Erst durch die Einbindung eines Kuhlkreislaufes in die
Simulation konnten die Umsatz-Ergebnisse der Versuchsreihen mit einer Abweichung von
1 % abgebildet werden. Die Maximaltemperaturen erreichen in der Simulation Werte um
700 °C, welche fir den Katalysator bei dauerhaftem Betrieb schadlich waren.

Die Auswahl der geeigneten Betriebspunkte erfolgt anhand der gemessenen
Spitzentemperaturen im Labor und die folgenden Betriebspunkte wurden ausgewahlt:
Punkt 1: 12000 h'',8 bar; Punkt2: 15000 h'',8 bar; Punkt3: 20000 h', 10bar. Die
thermodynamische Bewertung dieser Betriebspunkte wird mithilfe der Semenov-Kennlinie
unterstrichen. Es stellte sich heraus, dass bereits in den ersten 4-7cm der
Katalysatorschiittung eine enorme Reaktivitat vorliegt, welche sich auch in den gemessenen
Temperaturspitzen widerspiegelt. Dies zeigt, dass die Kihlung in diesem Abschnitt der
Katalysatorschiittung nicht ausreichend ist.

Die Hochskalierung zu einem Rohrblindelreaktor erfolgt fir Tagesdurchsatze von 800 -
20000 kg CO2 pro Tag und errechnete je nach Betriebspunkt Rohrlayouts mit 49 bis 2021
Reaktorrohren bei Gehdusedurchmessern mit einem AuBendurchmesser von 0,217 m bis
1,104 m. Die bendtigte Thermaldélmenge, berechnet durch die Simulation, schwankt von der
kleinsten bis zur gréBten Bauform von 34,68 m3/h bis 1333,28 m3/h.

Die aktive Kihlung ermdglicht es den Reaktor stabil zu betreiben. Sowohl die
Zusammensetzung des Produktgases als auch die gemessenen Temperaturen wurden bei
allen Betriebspunkten der Versuchsreihen im Experiment nach weniger als 15 min stationéar.
Zur Verbesserung des Gesamtsystems kdénnte eine Optimierung der Kihlung realisiert
werden. Speziell in den am Anfang liegenden, sehr reaktiven Zonen der Schittung muss die
Kihlung intensiver ausgefihrt sein. Hingegen sollen die Zonen danach — im oberen Bereich
der Katalysatorschittung - flir verbesserte Kinetikbedingungen nach Arrhenius einen
Waérmeeintrag erfahren. Zudem ist die Auflésung der axialen Temperaturmessung fir die
Bestimmung eines detaillierteren, axialen Temperaturprofils speziell im Anfangsbereich der
Katalysatorschiittung nicht ausreichend.

Die bisherigen Versuchsreihen wurden auf den maximal méglichen CO.-Umsatz in einer
Reaktorstufe ausgelegt. Neben der Vermessung der erzielbaren Umsatzraten bei der
maximal verfugbaren Thermaldltemperatur von 320 °C wurde in dieser Ausarbeitung das
Variieren der Kuhlung bis zur maximalen Katalysatorschittungstemperatur von 550 °C in
allen Betriebspunkten nicht untersucht. Da die Temperaturspitzen bei einem
Innendurchmesser von nur 14 mm bereits bei Durchflissen von 4000 h™' Uber 600 °C
aufweisen, kann eine Anderung der Geometrie womdglich Abhilfe schaffen. Trotz der
Erschwernis bei der Einbringung von Thermoelementen zur Temperaturiberwachung kénnte
eine dinnere (Di = 10 mm) Ausfihrung des Reaktors die Temperaturspitzen weiter senken.
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9 Verzeichnisse

9.1 Symbolverzeichnis

AH? [J/mol] Standardreaktionsenthalpie
AG° I Freie Gibbs Energie
AS [JV/K] Entropie
Vas,in [m3/h] Volumenstrom Gas
Vkatatysator [mq] Volumen Katalysator
GHSV [h] Gas hourly space velocity /
Gasraumgeschwindigkeit
Tw, [] Verhéltnis H2/CO-
Torp [°C] Standardtemperatur
Dstp [bar] Standarddruck
AFluid Mix,300 °C [W/m K] Warmeleitfahigkeit des Feedgasgemisches bei
300 °C
Cp, Fluid,Mix,300 °C [J/kg K] Warmekapazitat des Feedgasgemisches bei
300 °C
PFluid,Mix,300 °C [kg/m?] Dichte des Feedgasgemisches bei 300 °C
N Fluid,Mix,300 °C [Pa s] dynamische Viskositat des Feedgasgemisches
bei 300 °C
VEluid Mix,300 °C [m2/s] kinematische Viskositat des
Feedgasgemisches bei 300 °C
Abed [W/m K] Warmeleitfahigkeit der Katalysatorschittung

PTiuia mix,300 °c [-]

Prandtl-Zahl des Feedgasgemisches bei
300 °C

Dy [mm] Partikeldurchmesser des Katalysators
Kg [-] Kehrwert der Steigung der
Strémungsgeschwindigkeit
NKat [-] Katalysatorwirkungsgrad
AHg co [J/mol] Reaktionsenthalpie Kohlenmonoxid
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E,4 [J/mol] Aktivierungsenergie
Exat [] Lickengrad Katalysator
Dot [] Porositatsfaktor Katalysator
PKat Feststof f [kg/m3] Feststoffdichte Ni-Katalysator
Re, [-] mittlere Reynoldszahl
Pe [-] Peclet-Zahl
U [m/s] mittlere Gasgeschwindigkeit
D; [mm] Reaktorinnendurchmesser
A, [W/m K] laterale Warmeleitfahigkeit
Big [-] Biot-Zahl des Reaktors
c [-] Korrekturfaktor fur den effektiven
Warmelbergangskoeffizienten
Awand [W/m2 K] WarmeUlbergangskoeffizient an der
Reaktorwand
Nuyana [-] Nusselt-Zahl an der Reaktorwand
U;/f ({nd [W/mz2 K] effektiver Warmeubergangskoeffizienten an
der Reaktorwand
) [mol m3«a s bar'] Volumetrische Reaktionsrate
Se [-] Semenov-Zahl
R [J/mol K] universelle Gaskonstante
To [°C] Referenztemperatur
ki [-] Geschwindigkeitskoeffizienten
Kco, Ky, Kcn, [Pa’] Adsorptionskonstanten

Ky, Ky, K;

[-]

Gleichgewichtskonstanten

ki ko

[kmol kg 'kats™]

Reaktionsratenkoeffizienten
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A;,B;, C;,D; [] verwendete Koeffizienten
T [°C oder K] Temperatur
r [mol kg 'kars™" bar '] Reaktionsrate
Py [mm] Tube Pitch / Abstand von Rohrmitte zu
Rohrmitte
C [mm] Spielraum zwischen den Rohren
Ny [-] Rohranzahl des Rohrbiindels
D, [mm] ReaktorauBendurchmesser
D, [mm] Durchmesser Rohrblndel
Dspeuin [mm] Gehéauseinnendurchmesser
Dsneu,out [mm] GehauseauBBendurchmesser
M [g/mol] Molare Masse
Nco,in [mol/min] Input-Molenstrom von CO>
Nco,,0ut [mol/min] Output-Molenstrom von CO.
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9.2 Abkurzungsverzeichnis

°C
AEC
Al
AO
ASW
CAPEX
FFG
Fl
KIT
LCR
LHHW
LNG
LS
MFC
MFM
MTE
MW
OPEX
OGPI
OVGW
PEM

ppb
PTFE

PtG oder P2G

PtM
PtX
R1
R&l
RPlug
rwGS
SNG
SOEC
SPS
THG
ZSW

Grad Celsius

Alkalische Elektrolysezelle

Analoger Input

Analoger Output

Aspen Plus® Workbook

Capital Expenditures / Investitionsausgaben
Osterreichische Forschungsférderungsgesellschaft
Fehlerstromschutzschalter

Karlsruher Institut of Technology

Load Change Ratio /
Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson-Modell
Liquid Natural Gas

Leitungsschutzschalter

Mass Flow Controller

Mass Flow Meter

Multi-Thermoelement

Megawatt

Operational Expenditures / Betriebsausgaben
Osterreichischer Gaspreis Index
Osterreichische Vereinigung fir das Gas und Wasserfach
Protonenaustauschmembran-Elektrolyse

Parts per billion

Polytetrafluorethylen

Power-to-Gas

Power-to-Methane

Power-to-X

Reaktor 1

Rohrleitungs- und InstrumentenflieBschema
Plug-Flow-Reactor / Pfropfenstrémungsreaktor
Reverse Water gas shift Reaktion

Synthetic Natural Gas
Hochtemperatur-Fest-Oxid-Elektrolysezelle
Speicherprogrammierbare Steuerung
Treibhausgas

Zentrum flr Sonnenenergie- und Wasserstoffforschung
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10 Anhang

Tabelle 13: Berechnung des Korrekturfaktors fur den in Lookout eingelesenen Durchflusswert des Thermal6ls

Berechnung des Korrekturfaktors fiir den MFM
Pumpenstufe | MFM (Angezeigter Wert) | Lookout (Eingelesener Wert) Differenz Lookout (korrigiert)
kg/s kg/s % kg/s
1 0,0821 0,071 115,63 0,0839
2 0,0999 0,085 117,53 0,1004
3 0,1228 0,103 119,22 0,1217
4 0,1425 0,12 118,75 0,1418
5 0,1634 0,138 118,41 0,1631
6 0,1993 0,168 118,63 0,1985
7 0,231 0,195 118,46 0,2304
8 0,242 0,204 118,63 0,2410
mittlerer Korrekturfaktor: 1,1816
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Tabelle 14: Experimentell ermittelte Werte der 1. Reaktorstufe nach Versuchsplan

Ausgangwerte experimentelle Ergebnisse der 1. Reaktorstufe

Feedgas | Feedgas CO2-

Szenario GHSV CO2 Ho Druck | TH | TI2 | TI3 | TI4 | TI5 | TI6 | TI7 | TI8 | XCHaout | XHzout | XCOgzout |Umsatz

- h' mol/min | mol/min bar °C | °C | °C | °C | °C | °C | °C | °C mol.-% | mol.-% | mol.-% %

Case 1 4000 | 0,05354 | 0,21995| 4,02 35 [ 185|618 | 325 | 330 | 320 | 313 | 129 | 77,66 17,93 1,65 97,95
Case 2 6000 | 0,08031 |0,33104 | 4,05 28 | 145|628 | 329 | 338 | 328 | 318 | 165 | 77,29 17,47 2,77 96,47
Case 3 8000 | 0,10708 | 0,44169 | 4,29 25 [ 115|609 | 336 | 347 | 334 | 321 | 201 76,06 19,03 3,04 96,09
Case 4 10000 | 0,13429 | 0,55233| 4,00 24 [ 100 | 570 | 341 | 358 | 340 | 323 | 217 | 72,74 21,38 3,78 94,99
Case 5 12000 | 0,16106 | 0,66342 | 4,01 23 | 90 | 501 | 345 | 366 | 345 | 325 | 231 69,66 24,18 3,94 94,64
Case 6 15000 | 0,20166 | 0,82984 | 4,00 23 | 79 | 393 | 350 | 379 | 353 | 327 | 243 | 66,51 26,81 4,66 93,45
Case 7 20000 | 0,26858 | 1,10690 | 4,00 23 | 65 | 327 | 368 | 399 | 364 | 330 | 261 61,49 30,69 5,51 91,81
Case 8 25000 | 0,33595 |1,38440 | 4,57 24 | 54 | 314 | 378 | 422 | 377 | 331 | 272 | 59,52 32,93 5,63 91,51
Case 9 28000 | 0,37655 | 1,55037 | 5,00 24 | 51 | 308 | 386 | 430 | 381 | 332 | 277 | 59,09 33,36 5,81 91,21
Case 10 30000 | 0,40332 | 1,66146| 5,33 24 | 50 | 304 | 390 | 435 | 384 | 333 | 280 | 59,48 33,23 6,11 90,75
Case 11 4000 | 0,05354 | 0,21995| 6,04 39 [188|628 | 325 | 329 | 321 | 313 | 144 | 76,97 19,32 1,03 98,73
Case 12 6000 | 0,08031 |0,33104 | 6,02 32 | 148|639 | 331 | 335|326 | 318 | 180 | 79,87 16,27 1,65 97,97
Case 13 8000 | 0,10708 |0,44169 | 6,03 29 [124|621 | 335|342 | 331 | 320 | 200 | 77,66 17,85 2,24 97,18
Case 14 10000 | 0,13429 | 0,55233| 5,96 27 [ 104|601 | 341 | 351 | 337 | 322 | 218 | 76,62 18,54 2,69 96,59
Case 15 12000 | 0,16106 | 0,66342 | 5,99 26 | 93 | 556 | 345 | 358 | 341 | 324 | 232 | 74,09 20,87 2,84 96,32
Case 16 15000 | 0,20166 | 0,82984 | 6,03 26 | 81 | 476 | 356 | 370 | 348 | 325 | 245 | 71,05 23,36 3,4 95,47
Case 17 20000 | 0,26858 |1,10690 | 5,97 25 | 66 | 358 | 373 | 391 | 359 | 328 | 259 | 66,91 26,66 4,25 94,09
Case 18 25000 | 0,33595 | 1,38440| 6,00 25 | 55 | 318 | 382 | 410 | 370 | 330 | 271 62,95 30,1 4,73 93,15
Case 19 28000 | 0,37655 | 1,55037 | 6,01 25 | 50 | 310 | 388 | 421 | 376 | 331 | 276 | 61,26 31,3 5,19 92,34
Case 20 30000 | 0,40332 |1,66146 | 6,00 25 | 50 | 305 | 392 | 429 | 381 | 332 | 280 | 60,25 32,15 5,47 91,88
Case 21 4000 | 0,05354 | 0,21995| 8,11 39 |[190| 641 | 325|327 | 319 | 178 | 157 | 77,79 19,15 0,31 99,62
Case 22 6000 | 0,08031 |0,33104 | 8,01 32 [ 150 | 644 | 329 | 332 | 325 | 317 | 1563 | 80,52 15,97 0,89 98,92
Case 23 8000 | 0,10708 | 0,44169 | 8,00 29 [123|622 | 335 | 339 | 329 | 319 | 191 80,6 15,56 1,62 98,01
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Case 24 10000 | 0,13429 | 0,55233 | 8,02 28 | 104 | 591 | 340 | 347 | 334 | 321 | 214 | 79,69 16,44 2,1 97,41
Case 25 12000 | 0,16106 | 0,66342 | 8,01 27 | 94 | 549 | 346 | 354 | 337 | 322 | 227 | 77,19 18,83 2,19 97,25
Case 26 15000 | 0,20166 | 0,82984 | 8,01 26 | 81 | 482 | 350 | 366 | 345 | 324 | 242 74,6 20,95 2,64 96,61
Case 27 20000 | 0,26858 | 1,10690 | 8,00 25 | 65 | 349 | 366 | 385 | 356 | 326 | 261 70,6 24,15 3,39 95,48
Case 28 25000 | 0,33595 | 1,38440 | 8,00 25 | 57 | 316 | 382 | 407 | 368 | 328 | 271 66,92 27,25 3,87 94,65
Case 29 28000 | 0,37655 | 1,55037 | 8,00 25 | 52 | 310 | 388 | 420 | 374 | 329 | 278 65,3 28,45 4,28 93,98
Case 30 30000 | 0,40332 | 1,66146 | 7,94 25 | 49 | 305 | 392 | 428 | 379 | 331 | 281 64,43 28,91 4,71 93,27
Case 31 4000 | 0,05354 | 0,21995| 9,88 36 | 185|651 | 324 | 326 | 321 | 303 | 163 | 81,33 15,22 0,88 98,95
Case 32 6000 | 0,08031 | 0,33104 | 10,18 | 30 [147 | 668 | 328 | 331 | 324 | 317 | 179 82,5 14,79 0,88 98,95
Case 33 8000 | 0,10708 | 0,44169 | 10,01 27 |118 | 671 | 334 | 338 | 328 | 319 | 204 | 81,69 15,32 1,11 98,66
Case 34 10000 | 0,13429 | 0,55233 | 10,01 26 | 103 | 675 | 341 | 345 | 333 | 320 | 218 | 80,55 15,99 1,57 98,09
Case 35 12000 | 0,16106 | 0,66342 | 10,01 25 | 92 | 668 | 345 | 352 | 337 | 321 | 229 | 78,46 18 1,69 97,91
Case 36 15000 | 0,20166 | 0,82984 | 10,00 | 25 | 80 | 611 | 352 | 363 | 343 | 323 | 242 | 75,76 20,14 2,21 97,21
Case 37 20000 | 0,26858 | 1,10690 | 10,02 | 25 | 65 | 445 | 368 | 385 | 355 | 326 | 260 72,5 22,89 2,72 96,45
Case 38 25000 | 0,33595 | 1,38440| 9,96 25 | 56 | 328 | 382 | 402 | 365 | 327 | 271 69,18 25,64 3,26 95,61
Case 39 28000 | 0,37655 | 1,55037 | 10,01 25 | 53 | 313 | 388 | 414 | 371 | 328 | 277 | 67,96 26,5 3,66 95,00
Case 40 30000 | 0,40332 | 1,66146 | 9,96 25 | 50 | 307 | 393 | 422 | 376 | 329 | 280 | 66,59 27,76 3,75 94,82
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Tabelle 15: Simulationsergebnisse des einstufigen Modells mit Gbernommenen axialen T-Profil aus den Versuchsreihen

Zahlenwerte des Kinetikabgleichs mit vorgegebenem T-profil im Reaktor in einstufiger Ausfiihrung
Szenario | GHSV | Druck Nin XxCOain XCOz20ut XCHaout XHzout Nout CO2-Umsatz
- h bar | mol/min - - - - mol/min %
Case1 | 4000 | 4,02 | 0,27349 | 0,19576 | 0,02606 0,78071 | 0,19163 | 0,06636 96,77
Case 2 6000 | 4,05 | 0,41135 | 0,19523 0,03270 0,74042 0,22528 | 0,10387 95,77
Case 3 8000 | 4,29 | 0,54876 | 0,19512 0,03420 0,73172 0,23248 | 0,13980 95,54
Case 4 | 10000 | 4,00 | 0,68662 | 0,19558 | 0,04002 0,71323 | 0,24514 | 0,17828 94,69
Case5 | 12000 | 4,01 | 0,82448 | 0,19535 0,04511 0,68583 0,26746 | 0,22035 93,83
Case 6 | 15000 | 4,00 | 1,03150 | 0,19550 | 0,12878 0,30460 | 0,56501 | 0,46531 70,29
Case 7 | 20000 | 4,00 | 1,37548 | 0,19526 0,14653 0,22073 0,63102 | 0,73108 60,11
Case 8 | 25000 | 4,57 | 1,72035 | 0,19528 | 0,13787 0,26050 | 0,59992 | 0,84310 65,40
Case9 | 28000 | 5,00 | 1,92692 | 0,19542 | 0,13391 0,27995 | 0,58445 | 0,90967 67,65
Case 10 | 30000 | 5,33 | 2,06478 | 0,19533 0,13027 0,29582 0,57222 | 0,94638 69,43
Case 11 | 4000 | 6,04 | 0,27349 | 0,19576 0,01860 0,81583 0,16397 | 0,06418 97,77
Case 12 | 6000 | 6,02 | 0,41135 | 0,19523 0,02329 0,78342 0,19169 | 0,09955 97,11
Case 13 | 8000 | 6,03 | 0,54876 | 0,19512 0,02577 0,77005 0,20257 | 0,13455 96,76
Case 14 | 10000 | 5,96 | 0,68662 | 0,19558 0,02928 0,76268 0,20643 | 0,16958 96,30
Case 15 | 12000 | 5,99 | 0,82448 | 0,19535 0,02953 0,75707 0,21179 | 0,20476 96,25
Case 16 | 15000 | 6,03 | 1,03150 | 0,19550 0,04250 0,70050 0,25540 | 0,27142 94,28
Case 17 | 20000 | 5,97 | 1,37548 | 0,19526 0,12417 0,32328 0,55094 | 0,60025 72,25
Case 18 | 25000 | 6,00 | 1,72035 | 0,19528 0,13035 0,29518 0,57285 | 0,78947 69,37
Case 19 | 28000 | 6,01 | 1,92692 | 0,19542 0,12958 0,30003 0,56877 | 0,87645 69,84
Case 20 | 30000 | 6,00 | 2,06478 | 0,19533 0,12689 0,31144 0,56003 | 0,92006 71,05
Case 21 | 4000 | 8,11 | 0,27349 | 0,19576 0,01883 0,81414 0,16542 | 0,06428 97,74
Case 22 | 6000 | 8,01 | 0,41135 | 0,19523 0,01975 0,79951 0,17914 | 0,09802 97,59
Case 23 | 8000 | 8,00 | 0,54876 | 0,19512 0,02083 0,79259 0,18498 | 0,13164 97,44
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Case 24 | 10000 | 8,02 | 0,68662 | 0,19558 0,02368 0,78870 | 0,18602 | 0,16534 97,09
Case 25 | 12000 | 8,01 | 0,82448 | 0,19535 0,02356 0,78443 | 0,19041 | 0,19934 97,08
Case 26 | 15000 | 8,01 | 1,03150 | 0,19550 0,02812 0,76638 | 0,20389 | 0,25382 96,46
Case 27 | 20000 | 8,00 | 1,37548 | 0,19526 0,12167 0,33468 | 0,54204 | 0,58854 73,34
Case 28 | 25000 | 8,00 | 1,72035 | 0,19528 0,11887 0,34765 | 0,53187 | 0,72012 74,52
Case 29 | 28000 | 8,00 | 1,92692 | 0,19542 0,11573 0,36350 | 0,51916 | 0,78573 75,85
Case 30 | 30000 | 7,94 | 2,06478 | 0,19533 0,11269 0,37645 | 0,50924 | 0,82452 76,96
Case 31 | 4000 | 9,88 | 0,27349 | 0,19576 0,01526 0,83102 | 0,15212 | 0,06328 98,20
Case 32 | 6000 | 10,18 | 0,41135 | 0,19523 0,01825 0,80641 0,17374 | 0,09738 97,79
Case 33 | 8000 | 10,01 | 0,54876 | 0,19512 0,01975 0,79769 | 0,18095 | 0,13100 97,58
Case 34 | 10000 | 10,01 | 0,68662 | 0,19558 0,02230 0,79464 | 0,18146 | 0,16438 97,27
Case 35 | 12000 | 10,01 | 0,82448 | 0,19535 0,02341 0,78507 | 0,18991 | 0,19921 97,10
Case 36 | 15000 | 10,00 | 1,03150 | 0,19550 0,02407 0,78493 | 0,18939 | 0,24927 97,02
Case 37 | 20000 | 10,02 | 1,37548 | 0,19526 0,04628 0,67922 | 0,27290 | 0,37024 93,62
Case 38 | 25000 | 9,96 | 1,72035 | 0,19528 0,11056 0,38560 | 0,50223 | 0,67709 77,72
Case 39 | 28000 | 10,01 | 1,92692 | 0,19542 0,10921 0,39340 | 0,49578 | 0,74919 78,27
Case 40 | 30000 | 9,96 | 2,06478 | 0,19533 0,10497 0,41180 | 0,48162 | 0,78046 79,69
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Tabelle 16: Simulationsergebnisse der Implementierung des Thermal6lkreislaufes mittels vorgegebener Austrittstemperatur in einstufiger

Ausfiihrung
Zahlenwerte der Implementierung des Thermaldlkreislaufes mittels vorgegebener Austrittstemperatur in einstufiger
Ausflihrung
CO: -
Szenario | GHSV Nin xCOzin XCOz0ut XCHaout XHzout Nout Umsatz Uett Tthermasl out|  TMAX
- h' mol/min - - - - mol/min % W/m2 K °C °C
Case 1 4000 0,27349 | 0,19576 | 0,02026 | 0,80375 | 0,17277 | 0,06478 97,55 62,59 321 672
Case 2 6000 | 0,41135 | 0,19523 | 0,02402 | 0,77606 | 0,19672 | 0,10007 97,01 89,83 322 671
Case 3 8000 0,54876 | 0,19512 | 0,02792 | 0,75601 | 0,21303 | 0,13614 96,45 115,16 321 672
Case 4 10000 | 0,68662 | 0,19558 | 0,03625 | 0,72549 | 0,23498 | 0,17572 95,26 139,17 322 666
Case 5 12000 | 0,82448 | 0,19535 | 0,04025 | 0,70267 | 0,25378 | 0,21606 94,60 162,06 322 665
Case 6 15000 | 1,03150 | 0,19550 | 0,04671 | 0,67520 | 0,27474 | 0,27836 93,55 194,75 324 663
Case 7 20000 | 1,37548 | 0,19526 | 0,05442 | 0,63527 | 0,30687 | 0,38796 92,14 245,65 324 658
Case 8 25000 | 1,72035 | 0,19528 | 0,05629 | 0,62666 | 0,31399 | 0,48982 91,79 293,51 322 662
Case 9 28000 | 1,92692 | 0,19542 | 0,05623 | 0,62887 | 0,31207 | 0,54709 91,83 321,01 322 666
Case 10 30000 | 2,06478 | 0,19533 | 0,05528 | 0,63183 | 0,31024 | 0,58415 91,99 338,95 322 670
Case 11 4000 0,27349 | 0,19576 | 0,01429 | 0,83205 | 0,15150 | 0,06299 98,32 62,59 322 695
Case 12 6000 0,41135 | 0,19523 | 0,01657 | 0,81090 | 0,17036 | 0,09664 98,01 89,83 322 694
Case 13 8000 0,54876 | 0,19512 | 0,02007 | 0,79246 | 0,18531 | 0,13121 97,54 115,16 323 693
Case 14 10000 | 0,68662 | 0,19558 | 0,02547 | 0,77579 | 0,19655 | 0,16685 96,84 139,17 322 691
Case 15 12000 | 0,82448 | 0,19535 | 0,02776 | 0,76063 | 0,20942 | 0,20337 96,50 162,06 324 690
Case 16 15000 | 1,03150 | 0,19550 | 0,03300 | 0,73885 | 0,22596 | 0,26004 95,74 194,75 323 689
Case 17 20000 | 1,37548 | 0,19526 | 0,03983 | 0,70265 | 0,25528 | 0,35999 94,66 245,65 322 685
Case 18 25000 | 1,72035 | 0,19528 | 0,04526 | 0,67758 | 0,27491 | 0,46245 93,77 293,51 322 682
Case 19 28000 | 1,92692 | 0,19542 | 0,04867 | 0,66387 | 0,28519 | 0,52576 93,20 321,01 322 680
Case 20 30000 | 2,06478 | 0,19533 | 0,05042 | 0,65425 | 0,29302 | 0,56939 92,88 338,95 322 679
Case 21 4000 0,27349 | 0,19576 | 0,01126 | 0,84634 | 0,14078 | 0,06208 98,69 62,59 322 713
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Case 22 6000 0,41135 | 0,19523 | 0,01310 | 0,82702 | 0,15824 | 0,09506 98,45 89,83 323 711
Case 23 8000 0,54876 | 0,19512 | 0,01620 | 0,81030 | 0,17186 | 0,12883 98,05 115,16 322 710
Case 24 10000 | 0,68662 | 0,19558 | 0,02047 | 0,79893 | 0,17897 | 0,16294 97,52 139,17 321 709
Case 25 12000 | 0,82448 | 0,19535 | 0,02270 | 0,78384 | 0,19182 | 0,19853 97,20 162,06 321 708
Case 26 15000 | 1,03150 | 0,19550 | 0,02676 | 0,76753 | 0,20406 | 0,25237 96,65 194,75 322 706
Case 27 20000 | 1,37548 | 0,19526 | 0,03195 | 0,73870 | 0,22770 | 0,34639 95,88 245,65 321 704
Case 28 | 25000 | 1,72035 | 0,19528 | 0,03500 | 0,72457 | 0,23876 | 0,43955 95,42 293,51 326 703
Case?29 | 28000 | 1,92692 | 0,19542 | 0,03782 | 0,71367 | 0,24683 | 0,49791 95,00 321,01 326 702
Case 30 30000 | 2,06478 | 0,19533 | 0,04051 | 0,69965 | 0,25815 | 0,54146 94,56 338,95 322 699
Case 31 4000 | 0,27349 | 0,19576 | 0,00972 | 0,85356 | 0,13538 | 0,06160 98,88 62,59 321 724
Case 32 6000 0,41135 | 0,19523 | 0,01132 | 0,83519 | 0,15219 | 0,09421 98,67 89,83 321 725
Case 33 8000 | 0,54876 | 0,19512 | 0,01397 | 0,82048 | 0,16423 | 0,12744 98,34 115,16 322 723
Case 34 10000 | 0,68662 | 0,19558 | 0,01771 | 0,81151 0,16946 | 0,16080 97,88 139,17 322 722
Case 35 12000 | 0,82448 | 0,19535 | 0,01958 | 0,79801 0,18109 | 0,19559 97,62 162,06 322 722
Case 36 15000 | 1,03150 | 0,19550 | 0,02304 | 0,78445 | 0,19118 | 0,24792 97,17 194,75 322 720
Case 37 20000 | 1,37548 | 0,19526 | 0,02703 | 0,76101 0,21064 | 0,33830 96,60 245,65 322 719
Case 38 25000 | 1,72035 | 0,19528 | 0,03089 | 0,74303 | 0,22476 | 0,43084 96,04 293,51 322 716
Case 39 28000 | 1,92692 | 0,19542 | 0,03309 | 0,73498 | 0,23061 0,48652 95,72 321,01 322 715
Case 40 30000 | 2,06478 | 0,19533 | 0,03415 | 0,72847 | 0,23604 | 0,52483 95,56 338,95 323 714
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Tabelle 17: Experimentell gemessene Werte der 2.Reaktorstufe nach Versuchsplan

Ausgangwerte experimentell gemessene Werte der 2. Reaktorstufe
GHSV GHSV CO2' TThermaIéLou

Szenari in in Feedgas | Feedga XCHaou XCOz0u | Umsat t

0 Stufe 1 | Stufe 2| CO> sHy | Druck [ TH | TI2 | TI3|[TI4 | TI5 | TI6 | TI7 | TI8 t XHaout t z 2.Stufe

- h h mol/min | mol/min| bar | °C | °C | °C |[°C | °C | °C | °C | °C |mol.-%|mol.-% | mol.-%| % °C
Case 1 | 15000 | 4018 | 0,20166 [0,82984 | 4,00 | 27 | 95 | 318|328 | 346|333 321|240 | 85,08 | 12,62 | 0,00 | 100,00 321
Case 2 | 20000 | 5659 | 0,26858 | 1,10690| 4,01 | 27 | 99 | 320|327 342|331 320|236 | 84,91 | 12,74 | 0,00 | 100,00 321
Case 3 | 25000 | 7219 |0,33595 | 1,38440| 4,00 | 28 | 107|323 | 327 | 338|329 | 319|229 | 83,14 | 14,36 | 0,02 | 99,70 321
Case 4 | 28000 | 8140 | 0,37655 | 1,55037 | 4,01 | 31 | 122|328 325|332 325|318 |214| 83,48 | 13,96 | 0,08 | 98,91 321
Case 5 | 30000 | 8780 |0,40332 |1,66146| 4,01 | 36 | 146|333 323 325|321 317|193 | 84,74 | 12,62 | 0,19 | 97,58 321
Case 6 | 20000 | 5309 |0,26858 | 1,10690 | 6,00 | 27 | 96 | 320|330 |340 /330|320 |239| 83,96 | 13,65 | 0,00 | 100,00 321
Case 7 | 25000 | 6907 | 0,33595 |1,38440| 5,98 | 27 | 100|321 328 | 337|328 319|234 | 82,64 | 14,91 | 0,00 | 100,00 321
Case 8 | 28000 | 7897 |0,37655 | 1,55037 | 6,01 | 28 | 108|324 | 327 | 332|325 |319|227| 83,45 | 14,10 | 0,00 | 100,00 321
Case 9 | 30000 | 8516 | 0,40332 |1,66146| 6,01 | 31 | 125|329 |324 |327 322|318 |211| 83,64 | 13,88 | 0,01 | 99,85 321
Case 10| 25000 | 5256 | 0,33595|1,38440| 8,00 | 26 | 97 | 320|329 335|327 319|238 | 83,19 | 14,38 | 0,00 | 100,00 321
Case 11| 28000 | 6613 | 0,37655 | 1,55037 | 8,03 | 28 | 110|324 | 325|328 | 323 | 318 | 227 | 82,57 | 14,96 | 0,00 | 100,00 321
Case 12| 30000 | 8217 |0,40332 |1,66146| 8,04 | 32 | 126|328 323|324 | 321 | 318|211 | 84,16 | 13,42 | 0,00 | 100,00 321
Case 13| 25000 | 6444 | 0,33595 |1,38440| 10,01 | 27 | 98 | 320|326 329 | 324 | 319|236 | 82,58 | 15,15 | 0,00 | 100,00 321
Case 14| 28000 | 7328 | 0,37655 |1,55037 | 10,00 | 27 | 102|322 | 325|328 | 323 |319|232| 82,49 | 1523 | 0,00 | 100,00 321
Case 15| 30000 | 7939 | 0,40332 |1,66146| 10,03 | 28 | 110|324 | 324 | 325|322 |318|225| 81,51 | 16,17 | 0,00 | 100,00 321
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Tabelle 18: Simulationsergebnisse des zweistufigen Modells mit Gbernommenen axialen T-Profil aus den Versuchsreihen

Zahlenwerte des Kinetikabgleichs mit vorgegebenem T-Profil in zweistufiger Ausfiihrung
Szenario | GHSV | Druck Nin XCO2in | Nout 1.Stufe | XCOoout 1.Stufe | nout 2.Stufe | XCOgout 2.Stufe | CO2.Umsatz Gesamt
- h bar mol/min - mol/min - mol/min - %
Case1 | 15000 | 4,00 | 1,03150 | 0,19550 | 0,46538 0,12868 0,32897 0,07861 87,18
Case2 | 20000 | 4,00 | 1,37548 | 0,19526 | 0,73137 0,14645 0,54032 0,11014 77,84
Case 3 | 25000 | 4,57 | 1,72035 | 0,19528 | 0,84376 0,13783 0,67369 0,10975 77,99
Case 4 | 28000 | 5,00 | 1,92692 | 0,19542 | 0,91043 0,13389 0,75970 0,11103 77,60
Case5 | 30000 | 5,33 | 2,06478 | 0,19533 | 0,94707 0,13024 0,81836 0,11156 77,36
Case 6 | 20000 | 5,97 | 1,37548 | 0,19526 | 0,77292 0,15206 0,55857 0,11471 76,14
Case7 | 25000 | 6,00 | 1,72035 | 0,19528 | 1,02796 0,15784 0,79170 0,13058 69,23
Case 8 | 28000 | 6,01 | 1,92692 | 0,19542 1,13136 0,15637 0,90850 0,13372 67,74
Case 9 | 30000 | 6,00 | 2,06478 | 0,19533 1,18361 0,15389 0,99270 0,13578 66,58
Case 10 | 25000 | 8,00 | 1,72035 | 0,19528 | 0,96250 0,15167 0,76108 0,12580 71,50
Case 11 | 28000 | 8,00 | 1,92692 | 0,19542 1,04227 0,14855 0,87555 0,12935 69,92
Case 12 | 30000 | 8,00 | 2,06478 | 0,19533 1,08702 0,14562 0,93825 0,12918 69,95
Case 13 | 25000 | 10,00 | 1,72035 | 0,19528 | 0,90690 0,14568 0,75939 0,12554 71,62
Case 14 | 28000 | 10,10 | 1,92692 | 0,19542 | 0,99998 0,14429 0,85889 0,12702 71,03
Case 15 | 30000 | 10,00 | 2,06478 | 0,19533 1,03696 0,14062 0,91410 0,12600 71,44
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Tabelle 19: Simulationsergebnisse der Implementierung des Thermalblkreislaufes mittels vorgegebener Austrittstemperatur in zweistufiger

Ausfihrung
Zahlenwerte der Implementierung des Thermalodlkreislaufes mittels vorgegebener Austrittstemperatur in zweistufiger
Ausfihrung

Szenario | GHSV | Druck Nin XCOain Nout XCOzout CO2.Umsatz XCH40U1 xH2-out NH20 ges TMAX, Stufet TMAX, Stufe2
- h-1 bar mol/min - mol/min - % - - mol/min °C °C
Case 1 4000 4 0,27349 | 0,19576 | 0,05962 | 0,00008 99,99 0,89789 | 0,09761 | 0,10680 673 360
Case2 | 6000 4 0,41135 | 0,19523 | 0,09058 | 0,00016 99,98 0,88638 | 0,10904 | 0,16018 670 360
Case 3 | 8000 4 0,54876 | 0,19512 | 0,12125 | 0,00051 99,94 0,88260 | 0,11247 | 0,21349 667 363
Case 4 | 10000 4 0,68662 | 0,19558 | 0,15090 | 0,00127 99,86 0,88864 | 0,10566 | 0,26753 664 365
Case 5 | 12000 4 0,82448 | 0,19535 | 0,18265 | 0,00218 99,75 0,87959 | 0,11381 | 0,32051 661 367
Case 6 | 15000 4 1,03150 | 0,19550 | 0,22972 | 0,00417 99,53 0,87367 | 0,11773 | 0,40039 656 369
Case 7 | 20000 4 1,37548 | 0,19526 | 0,31281 | 0,00820 99,05 0,85038 | 0,13698 | 0,53065 648 371
Case 8 | 25000 4 1,72035 | 0,19528 | 0,39946 | 0,01320 98,43 0,82776 | 0,15458 | 0,65957 634 374
Case 9 | 28000 4 1,92692 | 0,19542 | 0,45295 | 0,01664 98,00 0,81463 | 0,16426 | 0,73600 624 375
Case 10 | 30000 4 2,06478 | 0,19533 | 0,49076 | 0,01884 97,71 0,80292 | 0,17376 | 0,78595 617 375
Case 11 | 4000 6 0,27349 | 0,19576 | 0,05953 | 0,00005 99,99 0,89934 | 0,09764 | 0,10689 697 355
Case 12 | 6000 6 0,41135 | 0,19523 | 0,09050 | 0,00029 99,97 0,88712 | 0,10962 | 0,16029 695 355
Case 13 | 8000 6 0,54876 | 0,19512 | 0,12126 | 0,00091 99,90 0,88209 | 0,11402 | 0,21357 693 355
Case 14 | 10000 6 0,68662 | 0,19558 | 0,15117 | 0,00208 99,77 0,88628 | 0,10867 | 0,26750 691 356
Case 15 | 12000 6 0,82448 | 0,19535 | 0,18327 | 0,00338 99,62 0,87542 | 0,11822 | 0,32033 689 357
Case 16 | 15000 6 1,03150 | 0,19550 | 0,23117 | 0,00607 99,30 0,86628 | 0,12466 | 0,39982 686 358
Case 17 | 20000 6 1,37548 | 0,19526 | 0,31597 | 0,01098 98,71 0,83903 | 0,14701 | 0,52928 679 359
Case 18 | 25000 6 1,72035 | 0,19528 | 0,40390 | 0,01617 98,06 0,81559 | 0,16525 | 0,65763 673 360
Case 19 | 28000 6 1,92692 | 0,19542 | 0,45767 | 0,01943 97,64 0,80331 | 0,17427 | 0,73395 669 360
Case 20 | 30000 6 2,06478 | 0,19533 | 0,49533 | 0,02136 97,38 0,79287 | 0,18278 | 0,78399 666 360
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Case 21 4000 8 0,27349 | 0,19576 | 0,05950 | 0,00010 99,99 0,89977 | 0,09788 | 0,10693 714 353
Case 22 | 6000 8 0,41135 | 0,19523 | 0,09051 | 0,00052 99,94 0,88672 | 0,11051 | 0,16032 713 353
Case 23 | 8000 8 0,54876 | 0,19512 | 0,12143 | 0,00143 99,84 0,88035 | 0,11596 | 0,21353 711 353
Case 24 | 10000 8 0,68662 | 0,19558 | 0,15161 | 0,00298 99,66 0,88278 | 0,11198 | 0,26734 709 354
Case 25 | 12000 8 0,82448 | 0,19535 | 0,18405 | 0,00460 99,47 0,87049 | 0,12265 | 0,32001 707 354
Case 26 | 15000 8 1,03150 | 0,19550 | 0,23243 | 0,00757 99,13 0,86005 | 0,13012 | 0,39927 705 355
Case 27 | 20000 8 1,37548 | 0,19526 | 0,31805 | 0,01272 98,49 0,83174 | 0,15328 | 0,52835 700 355
Case 28 | 25000 8 1,72035 | 0,19528 | 0,40502 | 0,01701 97,95 0,81245 | 0,16828 | 0,65721 698 355
Case 29 | 28000 8 1,92692 | 0,19542 | 0,45872 | 0,02014 97,55 0,80072 | 0,17687 | 0,73358 696 355
Case 30 | 30000 8 2,06478 | 0,19533 | 0,49764 | 0,02261 97,21 0,78784 | 0,18729 | 0,78301 691 356
Case 31 4000 10 0,27349 | 0,19576 | 0,05947 | 0,00018 99,98 0,90020 | 0,09780 | 0,10695 728 352
Case 32 | 6000 10 0,41135 | 0,19523 | 0,09058 | 0,00080 99,91 0,88580 | 0,11157 | 0,16030 726 352
Case 33 | 8000 10 0,54876 | 0,19512 | 0,11850 | 0,00203 99,77 0,91484 | 0,08131 | 0,21503 725 352
Case 34 | 10000 10 0,68662 | 0,19558 | 0,15203 | 0,00377 99,57 0,87953 | 0,11487 | 0,26716 723 353
Case 35 | 12000 | 10 0,82448 | 0,19535 | 0,18466 | 0,00552 99,37 0,86666 | 0,12599 | 0,31974 722 353
Case 36 | 15000 10 1,03150 | 0,19550 | 0,23338 | 0,00867 99,00 0,85543 | 0,13408 | 0,39885 720 353
Case 37 | 20000 10 1,37548 | 0,19526 | 0,31897 | 0,01351 98,40 0,82852 | 0,15615 | 0,52796 716 353
Case 38 | 25000 10 1,72035 | 0,19528 | 0,40718 | 0,01835 97,78 0,80671 | 0,17311 | 0,65621 713 354
Case 39 | 28000 10 1,92692 | 0,19542 | 0,46062 | 0,02120 97,41 0,79627 | 0,18070 | 0,73273 710 354
Case 40 | 30000 10 2,06478 | 0,19533 | 0,49764 | 0,02272 97,20 0,78775 | 0,18770 | 0,78312 709 354

VTi

erfokivenstecHNK
e —

=
=

B
I3




Anhang

X1l

Tabelle 20: Abmessungen des Rohrblndelreaktors und Thermalélabschatzung fiir 800-20000 kg CO2/Tag

Abmessungen der hochskalierten Rohrbilindelreaktoren (Triangle Pitch)

Innendurchmesser | AuBendurchmesser
ausgewahlter Durchmesser Hulle Gehéuse Querschnitt Fliel3-
Betriebs- Input | Rohranzahl| Rohrbiindel | (10mm Abstand bei s = 4mm Volumenstrom | Volumenstrom far Geschwindigkeit
punkt CO2 Nt Do zum Rohrbiindel) Wandstarke Thermaldl Thermaldl Durchfluss Thermaldl
- kg/Tag - m m m m3/h I/min m? m/s
1 800 81 0,239 0,259 0,267 53,533 892,221 0,032 0,462
1 1000 101 0,265 0,285 0,293 66,664 1111,068 0,038 0,484
1 10000 1011 0,778 0,798 0,806 666,641 11110,680 0,243 0,761
1 20000 2021 1,076 1,096 1,104 1333,282 22221,360 0,429 0,863
2 800 65 0,216 0,236 0,244 34,679 577,980 0,027 0,354
2 1000 81 0,240 0,260 0,268 43,433 723,878 0,032 0,374
2 10000 813 0,703 0,723 0,731 434,327 7238,776 0,204 0,592
2 20000 1626 0,972 0,992 1,000 868,653 14477,553 0,359 0,672
3 800 49 0,189 0,209 0,217 43,264 721,072 0,022 0,549
3 1000 61 0,210 0,230 0,238 54,207 903,444 0,026 0,580
3 10000 612 0,616 0,636 0,644 542,067 9034,442 0,162 0,932
3 20000 1223 0,851 0,871 0,879 1084,133 18068,883 0,285 1,058
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