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1 Ziel des Forschungsvorhabens

Zur Erzeugung eines wasserstoffreichen Brenngases fur ein Brennstoffzellensystem
zur dezentralen Hausenergieversorgung bietet sich Erdgas durch die gute Verfiig-
barkeit Uber ein dichtes Ortsverteilungsnetz an. Fir ein PEM-
Brennstoffzellenheizgerat muss Erdgas in einer langeren Prozesskette, die mehrere
hintereinander geschaltete Reaktoren, Warmeubertrager, einen Mischer, einige
Krimmer und Rohrbégen umfasst, umgewandelt werden. Da der Netzdruck des Ga-
ses nur 20 mbar [1] Uber dem Umgebungsdruck liegt, muss mit dem Druck sehr
haushalterisch umgegangen werden. Der geringe Uberdruck des Ortsgasnetzes stellt
daher eine besondere Herausforderung fur ein PEM-Brennstoffzellenheizgerat dar.
Eine Komprimierung des Gases vor oder innerhalb eines Brennstoffzellensystems ist
insbesondere auch aufgrund des geringen Wirkungsgrades der Kompressoren im
betrachteten Leistungsbereich energetisch ungtinstig.

Ein wesentlicher verfahrenstechnischer Schritt in der Brenngasaufbreitung ist stets
die CO-Entfernung, die Ublicherweise in eine Grob- und in eine Feinreinigung unter-
teilt werden kann und im ungunstigsten Fall drei Reaktoren und drei Warmeubertra-
ger umfasst. Das Forschungsvorhaben zielt auf die Minimierung des Druckverlusts
eines stationaren, mit Erdgas versorgten Brennstoffzellen-Heizsystems. Durch die
Reduzierung des Druckverlusts kann auf eine Kompression des Prozessgases ver-
zichtet, dadurch der parasitare Energieverbrauch verringert und somit der Gesamt-
wirkungsgrad gesteigert werden. Damit und durch die vereinfachte Technik wird die
Wirtschaftlichkeit von Polymerelektrolyt-Brennstoffzellen zur dezentralen Storm- und
Warmeerzeugung im kleinen Leistungsbereich erhoht und somit deren Marktfahigkeit
verbessert. Das Ziel kann durch den Einsatz von metallischen Wabenreaktoren, so-
wie durch die Reduzierung der Anzahl der bendtigten CO-Entfernungsstufen fur das
bei der Reformierung von Erdgas entstehende Reformatgas erreicht werden. Auf
diese beiden Aspekte konzentrierten sich die Forschungsarbeiten.



2 LOosungsansatze

Zur Minimierung des Druckverlusts eines PEM-Brennstoffzellenheizsystems wurden
in dieser Arbeit die folgende Losungsansatze betrachtet:

a.

Reduzierung der Reaktorvolumina
- Einsatz hoch aktiver Katalysatoren

- Optimierung der Temperaturfiihrung

Einsatz von strukturierten Katalysatortragern anstelle von Katalysatorschut-
tungen

- Bei gleichem Umsatzgrad geringerer Druckverlust

- einfachere Handhabung beim Austausch durch Servicetechniker

Reduzierung der Prozessstufenzahl
- Einsatz von Apparaten, die mehrere Funktionen kombinieren,
z.B. Kombination: Warmedubertrager / Reaktor
- Harmonisierung des Temperaturniveaus im Prozess durch geschickte Wahl

der Katalysatorsysteme, dadurch Verzicht auf Warmeubertrager zwischen
zwei Reaktoren

- Nebeneffekt: Verringerte Anzahl an Rohrleitungen und Krimmern



3 Katalysatorauswahl

Ein idealisierter Prozess zur Brenngasbereitstellung konnte wie in Abbildung 1 dar-
gestellt aussehen. Nach einer hydrierenden Entschwefelung (HDS) wird das Erdgas
mit Dampf zu einem Rohbrenngas reformiert (DR), und nachfolgend wird durch eine
CO-Konvertierung der CO-Gehalt im Brenngas abgesenkt (WGS). Die obere Arbeits-
temperatur des WGS-Reaktors liegt in der GroRenordnung der Reformeraustritts-
temperatur. Hierdurch ergibt sich die Moglichkeit, ohne zwischengeschalteten War-
meubertrager, nur durch sukzessive Absenkung der Prozesstemperatur entlang des
Reaktors die gewunschte Brenngasqualitat zu erreichen. Dabei konnen einerseits die
hohen Temperaturen am Reaktoreingang fur gro3e Reaktionsgeschwindigkeiten ge-
nutzt, und andererseits kann durch Absenken der Temperatur Uber die Reaktorlange
ein hoherer Umsatzgrad der thermodynamisch limitierten exothermen Reaktion er-
zielt werden. Um die fur die zur Zeit des Vorhabens verfugbaren PEM-
Brennstoffzellen geforderte CO-Grenzkonzentration von kleiner 100 ppm unterschrei-
ten zu kdnnen, ware ein selektiver WGS-Katalysator, der mindestens bis zu Tempe-
raturen von 80 °C noch akzeptable Reaktionsgeschwindigkeiten besitzt, erforderlich.
Dann konnte auf eine Feinreinigungsstufe verzichtet werden.

T
A
800 °C{r~
Ho l80 Cl—,
Erdgas —» HDS — DR = WGS — Brenngas (H,, CO, CO, CH,, H,0)

Abbildung 1: Ideale Temperaturfihrung bei der CO-Entfernungseinheit.

Die kommerziell verfigbaren WGS-Katalysatoren sind jedoch nur in einem relativ
schmalen Temperaturfenster einsetzbar. Die maximale Arbeitstemperatur der Kata-
lysatoren wird durch eine wirtschaftliche Standzeit begrenzt. Je héher die Tempera-
tur, desto schneller nimmt die Aktivitdt durch thermisches Sintern und durch
Umkristallisationsvorgange ab. Die untere Grenze der Arbeitstemperatur wird durch
eine ausreichend hohe Aktivitat, die entscheidend fir die bendtigte Katalysatormasse
ist und somit direkt den Investitionsaufwand sowie das Bauvolumen beeinflusst, limi-
tiert.



Eine weitere wichtige GroRe ist die Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion (Gl. 1).

| Idealer Katalysator |

| HTS | Eisenoxid
MTS Platin
LTS Kupfer
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900

Temperatur in °C

Abbildung 2: Vergleich der Arbeitstemperaturbereiche eines idealen WGS-Katalysators mit kommer-
ziell verfugbaren Katalysatoren.

Eisenoxid- als auch Platin-Katalysatoren katalysieren neben der WGS- auch die Me-
thanisierungsreaktionen [10][11]. Der erreichbare Umsatz der beiden Methanisie-
rungsreaktionen in (Gl. 2), (Gl. 3) (Tabelle 1) ist im Gegensatz zur WGS-Reaktion,
unter den Bedingungen der LTS-Reaktion, nicht thermodynamisch limitiert. Durch die
beiden Reaktionen wird Wasserstoff verbraucht, der dann nicht mehr in der Brenn-
stoffzelle zur Erzeugung von elektrischer Energie zur Verfligung steht. In Tabelle 2
wird der Einfluss der Selektivitat auf die theoretisch erreichbare Produktgaszusam-
mensetzung anhand von thermodynamischen Gleichgewichtsberechnungen gezeigt.

Tabelle 1: Ablaufende Reaktionen bei der katalytischen Aufreinigung eines
wasserstoffreichen Brenngases.

CO + Hy0 = Hz + CO; ArH 208k =-41 kJ/mol (Gl 1)
CO + 3H; - CH4 + H,O ArH%gs k = -206 kJ/mol  (Gl. 2)
COZ + 4H2 = CH4 + 2H20 ARHozgg K= -165 kJd/mol (Gl 3)

Fir die Berechnungen wurde ein Eduktgas mit der Gleichgewichtszusammensetzung
eines Produktgases aus einer Dampfreformierung von Erdgas mit einem Wasser-
/Kohlenstoffstoffmengenverhaltnisses von 3 bei einer Temperatur von 700°C (An-
hang A.2) gewahlt.



Tabelle 2: Vergleich der thermodynamischen Gleichgewichtszusammensetzungen fur die WGS-
Reaktion mit der Selektivitat 1 und fir die WGS-Reaktion mit parallel ablaufenden Methanisierungsreak-
tionen unter typischen Bedingungen der LTS-Stufe (p = 1 bar, ¢ = 200 °C). Berechnung des thermody-
namischen Gleichgewichts durch Minimierung der freien (Gibbs-) Enthalpie.

Zusammensetzung Eduktgas Selektive WGS WGS + Methanisierung
Yeoin % 12,72 0,32 < 0,01

Yera in % 0,66 0,55 95,36

Ycoz in % 10,13 20,36 4,41

Yhz in % 76,49 78,77 0,23

Unter den angegebenen Bedingungen konnen theoretisch Hz-Endkonzentrationen
von annahrend 80 % im trockenen Produktgas bei einer hundertprozentig selektiven
WGS-Reaktion erreicht werden. Hingegen wurde sich das Produktgas beim Einsatz
eines Katalysators, der sowohl die WGS- als auch die Methanisierungsreaktionen
katalysiert, beim Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts zum grof3ten Teil
aus Methan und nur geringen Spuren Wasserstoff zusammensetzen (Tabelle 2). Um
moglichst hohe Hz-Ausbeuten zu erzielen, ergibt sich daher die Notwendigkeit, einen
Katalysator mit hoher Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion zu verwenden.

3.1 Literaturrecherche

Im Folgenden wird eine Ubersicht (ber in der Literatur erwahnte Aktivkomponenten,
die gleichermal3en die WGS- und die Methanisierungsreaktionen katalysieren, gege-
ben.

Eine grofle Anzahl von Metallen, Metalloxiden und Mischoxiden wurde in der Ver-
gangenheit auf ihre Eignung als WGS- bzw. Methanisierungskatalysator untersucht.
Die in der Literatur zur Katalysierung der WGS- und der CO-Methanisierungsreaktion
diskutierten Metalle sind im Periodensystem der Abbildung 3 grun unterlegt.
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Abbildung 3 Lage der Katalysatormetalle fir die WGS-Reaktion [7], (griin unterlegt) und fir die Methani-
sierung [8][9] (zusatzlich schraffiert) im Periodensystem.

Theoretische Uberlegungen fiihrten zu der Feststellung, dass Kupfer hinsichtlich sei-
ner Aktivitat bei der Wassergas-Shift-Reaktion das Aktivelement der Wahl ist. Kupfer
zeigt zudem nur eine geringe Aktivitat bzgl. der Methanisierungsreaktion. D.h., dass
mit Kupfer-Katalysatoren eine hohe Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion erreichbar
sein sollte.

Trotz dieser herausragenden Eigenschaften des Kupfers gibt es Bemuhungen, alter-
native Katalysatorsysteme zu entwickeln. Grund hierfur sind vor allem das pyrophore
Verhalten von Kupfer im heillen Zustand, die extreme Empfindlichkeit gegenuber
Schwefelverunreinigungen im Gas und die notwendige Konditionierung des Katalysa-
tors (Reduktion) vor dessen Einsatz.

Bei den Untersuchungen von Grenoble [7] zeigte Gold im Vergleich zu Kupfer eine
um zwei GroRenordnungen geringere Aktivitat. Erst durch die Pionierarbeiten von
Haruta et al. [16] und Hutching [17] in der Mitte der 1980er Jahre wurde Gold als Ka-
talysatorsystem entdeckt. Diese Autoren konnten zeigen, dass hoch disperse Gold-
partikeln eine hohe Aktivitat fur die Oxidation von CO besitzen. Aus dieser Entde-
ckung entwickelte sich eine vielfaltige Forschungslandschaft [18][19]. Die Aktivitat
der Gold-Katalysatoren wird durch die Grofe der Goldpartikeln, ausgedrickt durch
die Dispersion, und die Wahl des Tragermaterials beeinflusst. Der Grenzbereich zwi-
schen Goldpartikeln und Tragermaterial ist fur die Aktivitat entscheidend [20]. Andre-
eva et al. [24] berichteten 1996 von Au/a-FeO3-Katalysatoren, die im Vergleich zu
kommerziellen Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren eine wesentlich hdhere Aktivitat bzgl. der
WGS-Reaktion zeigten. Es wird zudem von einer hohen WGS-Aktivitat von Au/TiO;
[26] und Au/ZrO,-Katalysatoren [27] berichtet. Entwicklungsbedarf besteht weiterhin
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in der Optimierung der Synthesebedingungen [21], sowie in der Verbesserung der
Reproduzierbarkeit der Katalysatorsynthesen [22][23]. Aufgrund der besseren Lang-
zeitstabilitdt konzentrieren sich einige Arbeitsgruppen auf die Entwicklung von
Au/CeO,-Katalysatoren [25]. Fur Brennstoffzellenanwendungen werden neben die-
sen auch Pt/CeO, Katalysatoren wegen ihres nicht-pyrophoren Verhaltens, ihrer Ak-
tivitat, ihrer Stabilitat und ihrer reproduzierbaren Herstellbarkeit als aussichtsreichste
Option fur Brennstoffzellenanwendungen betrachtet [10].

3.2 Katalysatortests

Die im Folgenden vorgestellten experimentellen Untersuchungen wurden mit Kataly-
satoren, die auf metallischen Waben aufgebracht waren, durchgefiihrt. Die mit Al,O3
beschichteten Waben wurden von der Firma W. C. Heraeus GmbH & Co. KG zur
Verfuigung gestellt. Die Kenndaten der Waben sind in Tabelle 3 aufgelistet.

Als Eduktgas wurde bei den Experimenten zur WGS-Reaktion ein Modellgas, wie es
bei Einstellung des thermodynamischen Gleichgewichts im Dampfreformer, bei ei-
nem Wasser/Kohlenstoff-Stoffmengenverhaltnis von 3 und bei einer Temperatur von
700°C, bei Verwendung von Erdgas als Brennstoff auftritt, verwendet (siehe Anhang
A.2).

Tabelle 3: Kenndaten der mit Al,O; beschichteten metallischen Waben [15].

Werkstoff 1.4767 (CrAl 20 5)
Foliendicke 50 ym
Schichtdicke y-Al,0O4 80 um

BET-Oberflache y-Al,O3 120 m?/g

Masse y-Al,O3 779
Anzahl der Kanale 271
200 cpsi

31 Kanale pro cm?

Innendurchmesser 33 mm
AulRendurchmesser 35 mm
Lange 90 mm

Das Au/CeO; wurde am ZSW in Ulm, Ru und PtRu von der Firma W.C.Heraeus
GmbH & Co.KG auf die mit y-Al,O3 beschichteten Waben aufgebracht. Der getestete
CuZnO-Wabenkatalysator wurde durch Trankung innerhalb dieser Arbeit
hergestellt [28][29]. Die Katalysatorbeschichtungen der hier getesteten Katalysatoren
erwiesen sich als mechanisch sehr widerstandsfahig. Erst durch starke mechanische
Belastung (Hdmmern auf den AuRenmantel) konnten geringe Mengen des
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Washcoats (> 5 mg) von den Waben flir die Analyse abgeldst werden. In Anhang A.1
sind die mittels der ICP-OES (Inductively Coupled Plasma Optical Emission
Spectrometry) und der RFA (Rontgenfluoreszenzanalyse) ermittelten Elementzu-
sammensetzungen der getesteten Katalysatoren gegenubergestelit.

3.2.1 Versuchsapparatur und -durchfiihrung

Im Rahmen dieser Arbeit wurden verschiedene Katalysatoren fur die WGS-Reaktion
gestestet und speziell das Umsatzverhalten eines Cu/ZnO/Al,O3- flr die WGS-
Reaktion und ein Ru/Al,O3-Katalysator fir die selektive CO-Methanisierungsreaktion
naher untersucht. Die verwendete Laboranlage bildet den gesamten technischen
Prozess der Hy-Gasreinigung ab. Dazu verflugt die Anlage Uber drei Reaktoren in
welchen die HTS, die LTS und die selektive CO-Methanisierung einzeln oder in Rei-
he geschaltet untersucht werden kdonnen. Die Beschreibungen der Versuchsanlage
und der Versuchsdurchflihrung sind in den Zwischenberichten [28][29] zu finden.

3.2.2 Versuchsauswertung

Der Umsatz U; ergibt sich aus dem Verhaltnis des umgesetzten Stoffmengenstroms
zum eintretenden Stoffmengenstrom des Eduktes i. Er berechnet sich im stationaren
Fall nach (Gl. 4)

"®

nq) i,aus
: (Gl. 4)

Ui _ iein
n¢.

i,ein

Die integrale Reaktorselektivitat RS,-,i setzt den gemessenen Stoffmengenstrom einer
produzierten Substanz j in’s Verhaltnis zu dem im Reaktor umgesetzten Stoffstrom
des Eduktes i.

"® "®

RSj’i _ nq)j,ein _nq)j,aus (Gl 5)

iein i,aus

Die Raumgeschwindigkeit des Gases GHSYV ist eine Reaktorkenngrol3e, die aus dem
Verhaltnis von Normvolumenstrom des trockenen Gases und Katalysatorvolumen
gebildet wird.

\%
GHSV = 2w

(Gl. 6)

Katalysator

Die modifizierte Verweilzeit t,__, beschreibt die Dauer, die der Gasstrom bendtigt, um

mod
den Katalysator zu durchstromen. Sie wird in dieser Arbeit aus dem Quotienten der
Katalysatormasse und dem realen Gasvolumenstrom gebildet.
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= (Gl. 7)

Da es sich bei dem gestesteten kommerziellen WGS-Katalysator um einen Vollkata-
lysator handelt, wurde die modifizierte Verweilzeit auf die Einwaage bezogen. Somit
sind keine zusatzlichen, meist nicht verfugbaren Annahmen z. B. zur Katalysatorzu-
sammensetzung notwendig.

WGS: MKat = Mcuizno T Mai203

Im Gegensatz hierzu wurde beim Methanisierungs-Katalysator die modifizierte Ver-
weilzeit wie in [11] auf die Masse der Aktivkomponente Ruthenium (0,3 %) bezogen.
Somit kdnnen die dort aus dem Umsatzverhalten abgeleiteten kinetischen Parameter
direkt mit denen dieser Arbeit verglichen werden.

Methanisierung: MKat = MRy

3.2.3 Gold/Ceroxid-Wabenkatalysator

Der Au/CeOz-Katalysator wurde vom ZSW in Ulm durch

Tranken der mit y-Al,Os-beschichteten, in Kapitel 3.2 Tabelle 4: Elementaranalyse
beschriebenen metallischen Waben aufgebracht. Die (in Massenprozent) des Wash-
getesteten Waben stammen aus einer Charge, d.h. sie coats ~ enes  getesteten

. . - Gold/Ceroxid-Waben-
wurden unter vergleichbaren Bedingungen mit Katalysa- katalysators.

tor beschichtet. Es kann daher naherungsweise davon

ausgegangen werden, dass die Elementarzusammen- Cu 0124004
setzung bei allen getesteten Waben annahrend gleich |Au 0,65+ 0,02
ist. Die Elementarzusammensetzung der Katalysator- | 22.48 £ 0,30
beschichtung wurde daher nur von einem der getesteten

: . Ce 22,50 + 0,47
Au/CeO,-Wabenkatalysatoren bestimmt. Die Probe be-
stand aus dem beim Hammern auf den AuRenmantel der |A9 0,55
jeweils getesteten Au/CeO,-Waben abgeldsten Washco- |cr 0,56
at. In Tabelle 4 sind zur besseren Ubersicht nur die Fe 1.8
Komponenten, die einen Massenanteil von > 0,1 % auf- N 0.58

weisen, dargestellt. Unterhalb dieses Grenzwerts wurden
weiterhin die Elemente Ba, Ca, Mg, Mn, Na, Ti, V und Zr quantifiziert (siehe Anhang
A.1). Neben Au/CeO; sind in nennenswerten Konzentrationen Cu, Ni und Fe nach-
gewiesen worden, die ebenfalls Aktivkomponenten fir die WGS-Reaktion sind. Die
nachgewiesenen Elemente Ni, Fe sowie Cr, Mn, Ti und V sind typische Elemente
von Stahl. Der grofite Anteil dieser Elemente in der Probe stammt vermutlich vom
Werkstoff, aus dem die Waben gefertigt sind. Neben den in Tabelle 4 angefihrten
Elementen wurden auferdem noch CI, S und Si nachgewiesen.
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Die Aktivkomponente Gold wird als Goldsaure (HAuCls-4H,0) auf den Trager aufge-
bracht. In der Goldsaure liegt das Gold als Au>* vor [12]. Die aktiven Zentren sind ein
Ensemble von Au’ und sehr kleinen Au Partikeln [13]. Zum erreichen dieses
Zustands ist es erforderlich, den Katalysator mit H, zu reduzieren [14]. Daflr wird die
Wabe zunachst mit Stickstoff getrocknet und anschlieBend mit 5 Vol.-%
(1. Reduktion), spater mit 10 Vol.-% Wasserstoff in Stickstoff (2. Reduktion)
reduziert. Es wurde der Einfluss der Vorbehandlung, d.h. der Temperatur und der
Dauer bei der Trocknung und bei der Reduktion auf die erreichbare Aktivitat bei einer
Reaktionstemperatur von 180°C naher untersucht. Die Bedingungen der
Vorbehandlung sind in Tabelle 5 aufgelistet. Es zeigte sich, dass mildere
Bedingungen, d.h. 180 °C gegenuber 200 °C, zu einer hdheren Aktivitat fihren.

Tabelle 5: Bedingungen der Vorbehandlung
des Au/CeQO,-Katalysators.

Aktivierung ilga;%r Bin°C
Trocknung 120 180
1.Reduktion 120 180
2.Reduktion 120 180
Trocknung 120 200
1.Reduktion 120 200
2.Reduktion 120 200
Trocknung 40 200
Reduktion 45 200
Trocknung 180 200
1.Reduktion 120 200
2.Reduktion 120 200

Die Gold/Ceroxid-Katalysatoren wurden in einem Temperaturbereich von 100 bis
300°C untersucht (Reaktionsbedingungen: p = 1 bar, Y®y = 50 I/h, GHSV = 650 h™,
Yco,0 = 9,24, YCH4,0 = 0,48, Ycoz2,0 = 7,36, YH2,0 = 55,56, YH20,0 = 27,36 (jeweils %)). Sie
zeichneten sich dabei durch eine sehr hohe Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion aus.
Allerdings lag der CO-Umsatz nach einer Einlaufphase unter 8,5 %.

Aufgrund des Umstandes, dass die Katalysatoren vor ihrem Einsatz aktiviert werden
mussen, und wegen des relativ geringen Umsatzes erscheint der Einsatz fur eine
PEM-Brennstoffzellenanwendung ohne eine erhebliche Verbesserung der Katalysa-
toren als nicht sinnvoll.
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3.2.4 Platin/Ruthenium-Wabenkatalysator

Es wurden zwei PtRu-Katalysatoren getestet.
Die Katalysatoren wurden von W. C. Heraeus
GmbH & Co. KG zur Verfugung gestellt. Die
Aktivkomponenten wurden durch Trankung
[15] auf die in Kapitel 3.2 beschriebenen, mit
v-Al,O3- Washcoat versehenen metallischen
Waben aufgebracht. Die
Elementarzusammensetzungen der
Katalysatorbeschichtungen der beiden
getesteten Waben sind in Tabelle 6
gegeniibergestellt. Zur besseren Ubersicht
sind nur die Komponenten angefuhrt, deren
Massenanteil > 0,1 % ist. Unter dieser Grenze
wurden noch die Elemente Ba, Ca, K, Mn, Na,
Pd, Ti, Y und Yb quantifiziert (siehe Anhang
A.1). Die Elemente Fe, Cr, Mn und Ni sind
wahrscheinlich bei der Probenahme in die
Probe gelangt und stammen  vom
Wabenwerkstoff. Zr und Ce sind typische
Elemente oxidischer Tragermaterialien und
Katalysatorwashcoat.

Tabelle 6: Elementarzusammensetzung (in
Massenprozent) der Pt/Ru-
Katalysatorbeschichtung.

PtRu_01 PtRu_02
Pt 3,47 +£0,08 1,40 £ 0,07
Ru 1,29 £ 0,01 0,22 £ 0,04
Al 11,91+ 0,33 9,45+0,75
Ce 33,96 + 0,64 34,5+ 1,11
Ag 0,52 0,70
Cr 0,30 1,3
Fe 0,91 3,6
Hf 0,16 < 0,003
Mg 0,24 0,036
Ni 0,53 0,71
Zr 74 7,0

stammen offensichtlich aus dem

Die Katalysatoren wurden ohne Vorbehandlung (Trocknung bzw. Reduktion)
eingesetzt. Die Ergebnisse in Abbildung 4 zeigen eine hoherer Aktivitat des PtRu_1-
Katalysators, welche sich auf den im Vergleich zum PtRu_2 fast 2,5-fachen
Massenanteil an Platin bzw. 6-fachen an Ruthenium zurtckfuhren lasst.
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Abbildung 4: Vergleich der Aktivitat der beiden getesteten Pt/Ru-Waben bzgl. der WGS Aktivi-
tat. Reaktionsbedingungen: p = 1 bar, '®y = 50 I/h, GHSV = 650 h', Ycoo = 9,24, Ycorapo = 0,48,
Yco2,0 = 7,36, Yr20 = 55,56, YH20,0 = 27,36 (jeweils %).

Die Katalysatoren zeigen ab Temperaturen um 230 °C einen Umsatz von ca. 30 %.
Der PtRu_1 wurde insgesamt 360 Stunden, der PtRu_2 insgesamt 620 Stunden
getestet. In Abbildung 5 und in Abbildung 6 sind die wahrend der Messkampagnen
vorliegenden  Gastemperaturen und die in der WGS- wund in der
Methanisierungsreaktion umgesetzten CO-Anteile dargestellt. Die
Versucheinstellungen wurden je 6 bzw. 12 Stunden konstant gehalten.

Beim Katalysator PtRu_1 nimmt mit zunehmender Temperatur der Anteil an CO,
welcher Uber die Methanisierungsreaktion abreagiert, zu. D.h., die Selektivitat bzgl.
der WGS-Reaktion nimmt ab. Interessanter Weise bleibt der umgesetzte CO-Anteil
mit 75 bis 80 % relativ konstant (Abbildung 5). Bei Temperaturen kleiner 300 °C
findet praktisch keine CO-Methansierung mehr statt. Der Katalysator bietet also die
Maoglichkeit, die Produktgaszusammensetzung uber die Temperatur zu steuern.
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Abbildung 5: Eingestellte Gastemperaturen, umgesetzte CO-Anteile in der WGS- und in der Methani-
sierungsreaktion, sowie der nicht umgesetzte CO-Anteil wahrend der Messkampagne mit dem
Pt/Ru_1 Katalysator. Reaktionsbedingungen wie in Abbildung 4.

Im Gegensatz dazu &ndert sich beim Katalysator PtRu_2 der CO-Umsatz mit Ande-
rung der Reaktionstemperatur wesentlich deutlicher. Zu einem signifikanten CO-
Umsatz kommt es ab einer Temperatur von > 180 °C. Es wird dabei bevorzugt die
WGS-Reaktion katalysiert. Diese dominiert auch bis zu einer Temperatur von 340 °C.
Steigt die Temperatur jedoch weiter an, so nimmt die Selektivitat bzgl. der WGS-
Reaktion ab. Das stark unterschiedliche Umsatzverhalten der beiden Katalysatoren
lasst sich auf deren unterschiedliche Zusammensetzungen zurtckfuhren. So scheint
der fast 6-fache Ruthenium-Anteil des PtRu_1-Katalysators der Grund fur die hohe
Aktivitat bzgl. der Methanisierungsreaktion zu sein.
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Abbildung 6: Eingestellte Gastemperaturen, umgesetzte CO-Anteile in der WGS- und in der Methani-
sierungsreaktion, sowie der nicht umgesetzte CO-Anteil wahrend der Messkampagne mit dem PtRu_2

Katalysator. Reaktionsbedingungen wie in Abbildung 4.

3.2.5 Ruthenium-Wabenkatalysator

Der Ru-Katalysator wurde ebenfalls von W. C. Heraeus GmbH & Co. KG zur Verfu-
gung gestellt. Die Aktivkomponenten wurden durch Trankung [15] auf die mit einem

v-Al,03-Washcoat versehenen, in Kapitel 3.2
beschriebenen metallischen Waben aufge-
bracht. In Tabelle 7 sind zur besseren Uber-
sicht nur die Komponenten, deren Massenan-
teil in der Elementaranalyse > 0,1 % war, an-

Tabelle 7: Elementarzusammensetzung (in

gefuhrt. Unter dieser Grenze wurden Ba, Ca,

Co, Mg, Mn, Na, Ni, Y und Zr quantifiziert

(siehe Anhang A.1). Der hohe Anteil an Ti

deutet darauf hin, dass TiO, als Tragermateri-
al im Washcoat verwendet wurde. Die Ele-

mente Fe, Cr, Mn und Ni stammen wahr-

scheinlich zum groéften Teil aus dem Waben-

material, welches wahrend der Probenahme in

Massenprozent) der Ru-
Katalysatorbeschichtung.

Ru 9,75+ 1,08

Al 15,57 £ 0,42

Ce < 0,02

Ag 0,26

Cr 0,24

Fe 0,82

Ti 13,3

die Probe gelangt war. Es konnten zudem Cl,
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S und Si nachgewiesen werden. Der Katalysator wurde ohne Vorbehandlung (Trock-
nung bzw. Reduktion) eingesetzt.
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Abbildung 7: Aktivitdt des Ru-Wabenkatalysators bzgl. der WGS- und der CO-
Methanisierungsreaktion. Reaktionsbedingungen: p = 1 bar, ‘®y = 50 I/h, GHSV = 650 h™, Ycoo =
9,24, YcHa,0 = 0,48, Ycoz,0 = 7,36, YH2,0 = 55,56, YH20,0 = 27,36 (jeweils %)

Der getestete Wabenkatalysator zeigt bei Temperaturen < 250 °C eine geringe Akti-
vitat, allerdings eine hohe Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion. Ab einer Temperatur
von > 250 °C kommt es zu einer starken Zunahme der Methanisierungsaktivitat. Der
groRte CO-Umsatz wurde bei einer Versuchtemperatur von 300 °C gemessen. Ab
dieser Temperatur kam es zur Degradation des Katalysators — wahrscheinlich durch
thermisches Sintern der Aktivkomponente. Ab einer Temperatur von 360 °C zeigte
der Katalysator praktisch keine Aktivitat mehr bzgl. der Methanisierungsreaktion. Es
blieb aber eine Restaktivitat bzgl. der WGS-Reaktion (Abbildung 7). In Abbildung 8

ist die Anderung des Umsatzverhaltens (ber die Dauer der Messkampagne aufge-
zeigt.

18



500
450 -
400 -
350 -
300 A
250 A
200
150
100 -

50

220 &
240 &
260 &
280 &
300 &
320 &
340 &
360 &
380 ¢
400 &
420 &
440 &
460 &
480 &
400 &
380 ¢
360 &
340 &
320 &
300 &
280 &
260 &

Temperatur in °C
200 &

100%

OWGS B Methanisierung O nicht umgesetzt
80% -

60% -

0

g

c

<

O 40%

®)

20% - I

o LLL LI b B m L INSNSES IR NN
© N O ¥ O O N O ¥ O O N O ¥ O ©O© N O I O ©O o o
~ - N OO O < I O © © ©~ ©~ () o O «— N N oo o

cec- g8

Zeit in Stunden

Abbildung 8: Gemessene Gastemperaturen, umgesetzte CO-Anteile in der WGS- und in der Methani-
sierungsreaktion, sowie der nicht umgesetzte CO-Anteil wahrend der Messkampagne mit dem Ru-
Wabenkatalysator.

3.2.6 Cu/ZnO-Wabenkatalysator

Die Aktivkomponenten des Cu/ZnO-Wabenkatalysators wurden durch Trankung des
mit y-Al,O3 beschichteten Wabentragers (s. Kapitel 3.2) mit einer gesattigten
Cu(NO3)2-/Zn(NO3),-Loésung aufgebracht.
Nahere Informationen zur Herstellung finden
sich in [29] (Tauchmethode). Es wurden zwei
Katalysatorwaben nach dieser Methode

Tabelle 8: Elementarzusammensetzung (in
Massenprozent) der CuZnO-
Katalysatorbeschichtung.

hergestellt und getestet. Die Vorbehandlung

(Kalzinierung und Reduktion) war bei beiden Cuzn0_1 CuznQ_2
Katalysatoren gleich. Die |Cu 13,97+ 0,65 | 26,34 +0,49
Elementarzusammensetzungen der |, 5324+0,33 | 39.89+0,79
Hauptkomponenten sind in Tabelle 8 Al 403+ 042 4944018
aufgelistet. Es wurden aul3erdem die Elemente — —
Ag, Cr, Fe, Mg, Na, Ni und Ti quantifiziert, | € 210+£024 | 247+0,08

deren Massenanteile allerdings unter < 0,05 % liegen. Die aufgebrachte
Gesamtmasse an Kupfer- und an Zinkoxid ist bei beiden Katalysatoren ahnlich (4,9 g
und 5,8 g, siehe Anhang A.1). Allerdings unterscheidet sich die Masse der
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Aktivkomponente Kupfer. Die Masse an Kupfer berechnet sich fir den Katalysator
CuZnO_1 zu 0,81 g und fur den CuZnO_2 zu 1,84 g und ist beim letzteren damit
etwa doppelt so hoch. Dieses Verhaltnis spiegelt sich in der etwa doppelt so hohen
Aktivitat des CuZnO_2 im Vergleich zum CuZnO_1 Katalysator wieder (Abbildung 9).
Uber den gesamten Messbereich wurde keine Methanbildung beobachtet.

100

thermodynamisches

Gleichgewicht WGS
9 | 9

80
70
60 CuzZznO_2 ¢

50

Ucowes in %
*

40 * ®
. °

L *

30 °
N °
20 r o o°
* e
10 * ® °
°
0 e0® ‘
100 150 200 250 300 350 400

Temperatur in °C

Abbildung 9: Vergleich der WGS-Aktivitat der beiden getesteten Cu/ZnO-Waben. Reaktionsbedingun-
gen: p = 1 bar, “®y = 50 I/h, GHSV = 650 h™", yco, = 9,24, yorao = 0,48, Ycozo = 7,36, Yhzo = 55,56,
Yh20,0 = 27,36 (jeweils %).

Die deutlichen Unterschiede im Umsatzverhalten der beiden hergestellten Waben

lassen auf ein erhebliches Verbesserungspotential hinsichtlich der Katalysatorsyn-
these vermuten.

Der Katalysator Cu/Zn_1 wurde insgesamt 150 Stunden, der Cu/Zn_2 450 Stunden
bei verschiedenen Versuchstemperaturen getestet. Um eine Veranderung der Aktivi-
tat feststellen zu kénnen, wurden von Zeit zu Zeit Reproduktionsmessungen bei glei-
chen Temperaturen durchgefuhrt. Deren Ergebnisse sind in Abbildung 10 flr die
Temperatur 240 °C dargestellt. Es zeigt sich eine Abnahme der Katalysatoraktivita-
ten um ca. 25 % im dargestellten Zeitraum von 180 Stunden.
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Abbildung 10: Abnahme des CO-Gesamtumsatzes wahrend der Messkampagne. Reaktionsbedingun-
gen: p = 1 bar, "®y = 50 I/h, GHSV =650 h™', § = 240°C, ycoo = 9,24, Yorao = 0,48, Ycozo = 7,36, Yhzo
= 55,56, Y20, = 27,36 (jeweils %).

3.3 Katalysatorauswahl - Gegenuberstellung

In Abbildung 11 sind die Ergebnisse der gestesteten AuCeO,-, PtRu-, Ru- und CuZ-
nO- Wabenkatalysatoren gegenubergestellt.

Es zeigt sich, dass die Vorbehandlung, d.h. Trocknungs- und Reduktions- Tempera-
tur und -Dauer einen groRen Einfluss auf die Aktivitat der AuCeO,-Katalysatoren hat.
Mildere Temperaturen dort fihren zu héheren Aktivitaten bei der CO-Entfernung. Der
héchste Umsatz der besten Au/CeO,-Reaktionswabe lag bei 8,3 %, der sich aller-
dings nach einer Versuchszeit von 100 Stunden halbierte. Der Referenzkatalysator
CuZnO zeigt bei 180 °C eine etwas hohere Aktivitat als der Au/CeO,. Die getesteten
Au/CeO,-Katalysatoren stellen daher keine Alternative zu den CuZnO-Katalysatoren
dar. Eine interessante Option ist der PtRu_1-Katalysator. Dieser zeigt eine ahnliche
Aktivitat wie der CuZnO_2-Katalysator. Ein Nachteil ist die bereits erwahnte unzurei-
chende Selektivitat, wodurch es zum Verlust von Wasserstoff durch Methanbildung
kommt, sowie die schlechte Standzeit.
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Abbildung 11: Gegenuberstellung der getesteten Wabenkatalysatoren. Reaktionsbedingungen: p
1 bar, '®y = 50 I/h, GHSV =650 h™, ycoo = 9,24, yerao = 0,48, ycozo = 7,36, Yizo = 55,56, Yrzo0
27,36 (jeweils %).

Der Ru-Katalysator zeigte nur eine geringe Aktivitat bzgl. der WGS-Reaktion. Wie
aus [11] bekannt, sind Ru-Katalysatoren sehr gut geeignet fur die selektive CO-
Methanisierung.

Somit ergibt sich fur die getesteten Wabenkatalysatoren die folgende Aktivitatsreihe
hinsichtlich der WGS-Reaktion:

CuZnO > PtRu > AuCeO; > Ru
Bezuglich der Selektivitat fur die WGS-Reaktion resultiert folgende Reihenfolge:
CuZnO = AuCeO; >> PtRu >> Ru

3.4 Verfahrenstechnische Losungsansatze zur Uberwindung der
Nachteile des Kupfer-Katalysators

Die untersuchten Waben mit CuZnO als Aktivkomponente zeigten innerhalb des
Ensembles an getesteten Katalysatoren die hochste Aktivitat bei einer gleichzeitigen
Selektivitat von 1 bzgl. der WGS-Reaktion. Neben diesen herausragenden positiven
Charakteristika besitzen die Kupferkatalysatoren allerdings auch als negative
Eigenschaften eine hohe Schwefelempfindlichkeit und pyrophores Verhalten beim
Kontakt des heiRen Katalysators mit Luftsauerstoff (siehe Kapitel 3). Die
Schwefelbeladung des in Deutschland verteilten, nicht odorierten Erdgases liegt
gewohnlich unter 5 mg/m? (< 3,3 Mol.-ppm) [4]. Diese Schwefelbeladung ist aufgrund
der hohen Betriebstemperaturen in der der WGS-Stufe vorgeschalteten
Dampfreformierung tolerierbar [3]. Im Dampfreformer  werden die
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Schwefelverbindungen zu H,S hydriert und gelangen Uberwiegend in dieser Form in
die WGS-Stufe. Die von kommerziellen WGS-Kupfer-Katalysatoren tolerierten H,S-
Konzentrationen im Prozessgas liegen im Bereich zwischen 0,1 [10] und 0,5 ppm [5].
Um die Standzeit des Kupfer-Katalysators zu erhdéhen, kann, wie im industriellen
Prozess der Wasserstoffherstellung, ein Guard-Bett, das aus ZnO besteht,
vorgeschaltet werden [5] [6] [10]. Es ergibt sich folgendes vereinfachtes
VerfahrensflieRschema fir das PEM-Brennstoffzellenheizgerat.

H,O

A 4

Erdgas — DR Zn0O LTS | »SelMeth..+|PEM-BZ

A 4

A 4

Abbildung 12: Vereinfachtes Verfahrensschema fir ein PEM-Brennstoffzellenheizgerat.

Neben H,S sollte der Kupfer-Katalysator wegen seiner pyrophoren Eigenschaften im
heilen Zustand auch nicht mit Luftsauerstoff in Kontakt kommen. Daher ist es
notwendig, wahrend des Abfahrens des PEM-Brennstoffzellenheizungssystems den
WGS-Reaktor zu inertisieren. Hierzu konnte der Reaktor mit Erdgas bis zum
Erreichen einer Temperatur von < 50 °C gespult werden. Das hierflr notwendige
Erdgas kann anschliellend zur Bereitstellung von z.B. Warmwasser im Heizbrenner
verfeuert werden. Das Spulen des Reaktors mit Erdgas bietet den weiteren Vortell,
dass die Bildung von Kondenswasser weitestgehend unterbunden werden kann.
Denn bei Versuchen mit Katalysatortabletten hatte es sich gezeigt, dass diese beim
Aufheizvorgang des Wiederanfahrens der Versuchsanlage brechen kdnnen. Diese
Schadigung lasst sich auf den Druckanstieg in den Poren wahrend des Aufheizens
durch Verdampfen des in den Poren beim vorhergehenden Abfahren der Anlage
kondensierten Wassers zurtckfihren. Die entstehenden Katalysatorbruchsticke
fuhren zu einem Anstieg des Druckverlusts. Dieser Nachteil der mechanischen
Zerstorung des Katalysators beim Verdampfen des Kondenswassers wurde jedoch
bei den in dieser Arbeit getesteten Waben nicht beobachtet. Das Kondenswasser
kann neben der mechanischen Zerstorung des Katalysatormaterials beim
Wiederaufheizen auch eine Oxidation der reduzierten Aktivkomponente bewirken,
wodurch diese an AKkitvitat verliert.

Alternativ zur Verwendung eines ZnO-Guard-Betts kann eine langere Standzeit des
WGS-Katalysators einfach durch Erhdhung der Menge des CuZnO-Katalysators er-
zielt werden. Cu als auch Zn reagieren mit dem H,S als Opfermaterialien.

2Cu(s) + H2S(g) - CuzS(s) + Ha(g) (Gl. 8)

Zn0O(s) + H2S(g) = ZnS(s) + H20O(g) (Gl.9)
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Der CuzZnO-Katalysator ist somit in der Lage, effektiv die PEM-Brennstoffzelle vor
einer Schadigung durch H,S im Prozessgas zu schitzen. Diese Eigenschaft ist als
weiterer wesentlicher Vorteil des CuZnO-Systems gegenuber den anderen in dieser
Arbeit getesteten Katalysatoren hervorzuheben.

3.5 Optimierungspotential der CuZnO-Wabenkatalysatoren

Neben den in Kapitel 3.2.6 gezeigten experimentellen Ergebnissen mit den selbst
hergestellten CuZnO-Wabenkatalysatoren, die durch Trankung der mit y-Al,Os3-
beschichteten Waben in einer gesattigten Kupfer/Zink-Nitrat-Losung hergestellt wur-
den, ist weiterhin ein kommerzieller Cu/ZnO/Al,O3 Katalysator in aufgemahlener
Form (Pulver) untersucht worden. Durch den Vergleich des Umsatzes der Katalysa-
toren bei gleicher modifizierter Verweilzeit bezogen auf die Aktivkomponente Kupfer
Tmod,cu (in Abbildung 13 durch Kreise hervorgehobene Werte) ist das erhebliche Op-
timierungspotential der Wabenkatalysatoren zu erkennen. Der kommerzielle

Cu/ZnO/AlL,O3 Katalysator zeigt eine annahernd doppelt so hohe Aktivitat wie der
Katalysator CuZnO_2.
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Abbildung 13: Darstellung des Optimierungspotentials der selbst hergestellten Katalysatoren durch
Vergleich des Umsatzverhaltens mit dem getesteten kommerziellen Cu/ZnO/Al,O3-Katalysator. Reak-

tionsbedingungen: 9= 22500, p= 1 bar, Yco,0 = 9,24, YcHa,0 = 0,48, Ycoz,0 = 7,36, YH2,0 = 55,56, YH20,0 =
27,36 (jeweils %).

Der Unterschied lasst sich eventuell auf die unterschiedliche Zusammensetzung des
Aktivmaterials (Anhang A.1) und auf die ungunstigere Verweilzeitverteilung in der
Wabe im Vergleich zur Schattung zurlckfuhren. Ein erhebliches Optimierungspoten-
tial ist hinsichtlich der Katalysatorzusammensetzung, der Metalldispersion sowie der
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Porositat zu erwarten. Weiterhin kann die Katalysatorbeschichtung hinsichtlich eines
gleichmafigen Aufbringens des Katalysators sowie der Schichtdicke, die den Kataly-
satornutzungsgrad bestimmt, optimiert werden.

Bei den in dieser Arbeit verwendeten Waben variieren die Kanaldurchmesser erheb-
lich (Abbildung 14). Dies flhrt zu unterschiedlichen Verweilzeiten und damit zu un-
terschiedlichen Umsatzgraden in den jeweiligen Kanalen, wodurch die Effizienz des
Reaktionssystems abnimmt (siehe Kapitel 4.1.2).
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Abbildung 14: Links: Anteil der Kanale am freien Stromungsquerschnitt und am Gesamtvolumen-
strom in Abhangigkeit ihrer Durchmesser. Rechts: Bild einer in dieser Arbeit verwendeten metalli-
schen Wabe.
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4 Verfahrensoptimierung

Im Folgenden soll das Potential einer optimierten Prozessfuhrung bzgl. der Volumen-
reduzierung der Reaktoren fir die CO-Entfernung aufgezeigt werden.

4.1.1 Optimierung der Temperaturfiihrung

Flr eine exotherme Reaktion, deren Umsatz durch das thermodynamische Gleich-
gewicht limitiert ist wie im Fall der WGS-Reaktion, kann durch geschickte Tempera-
turfUhrung Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit sowie auf den erreichbaren
Umsatzgrad und somit auf die erforderliche BaugroRe des Reaktors genommen wer-
den. So bewirkt eine niedrige Reaktionstemperatur eine niedrigere thermodynamisch
erreichbare CO-Endkonzentration. Folglich kann die sich an die WGS-Stufe an-
schlieRende Feinreinigung umso kleiner dimensioniert werden, je niedriger die CO-
Endkonzentration der WGS-Stufe ist.

Die beobachtbare Umsatzgeschwindigkeit, mit der Kohlenstoffmonoxid mittels der
WGS-Reaktion zu CO, umgesetzt wird, hangt vom Verhaltnis der relativen Reakti-
onsgeschwindigkeiten der Hin- und der Ruckreaktion ab (Gl. 1). Je starker sich die
Gaszusammensetzung des Reformats von der Gleichgewichtszusammensetzung
unterscheidet, desto grof3er wird der Einfluss der Reaktionsgeschwindigkeit der Hin-
reaktion. Die Reaktionsgeschwindigkeit kann zudem durch eine Erhéhung der Tem-
peratur gesteigert werden. Je weiter die Reaktion fortschreitet, umso mehr nahert
sich die Gaszusammensetzung der thermodynamischen Gleichgewichtszusammen-
setzung, und somit gewinnt die Ruckreaktion an Einfluss, wodurch die beobachtbare
Umsatzgeschwindigkeit abnimmit.

Es ergibt sich eine optimale Reaktionsfuhrung, bei der die Reaktanden in Abhangig-
keit vom Umsatzgrad so abgekuhlt werden, dass das kleinstmogliche Reaktorvolu-
men erreicht wird. Die optimale Reaktionsfuhrung kann wie folgt ermittelt werden. In
Abbildung 15 sind hierfur beispielhaft drei Kurven konstanter Reaktionsgeschwindig-
keiten dargestellt. Diese durchlaufen jeweils ein Maximum, an dem bei der jeweiligen
Reaktionsgeschwindigkeit der maximale Umsatzgrad erreicht wird. Werden die jewei-
ligen Maxima der Kurven konstanter Reaktionsgeschwindigkeit miteinander verbun-
den, ergibt sich eine Kurve mit der maximalen Raum-Zeit-Ausbeute. Die Raum-Zeit-
Ausbeute ist im betrachteten Fall die Menge an umgesetztem Kohlenstoffmonoxid
pro Zeit und Volumen des Reaktors.
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Abbildung 15: Einfluss der Temperatur auf den erreichbaren CO-Umsatz und die Kurve maximaler
Raum-Zeit-Ausbeute der WGS-Reaktion.

Ein optimierter Prozess fur die CO-Entfernung konnte wie folgt aussehen: Das Gas
tritt mit der maximalen Temperatur, die noch eine akzeptable Standzeit des Katalysa-
tors zulasst, in die CO-Entfernungseinheit ein, wo das CO in der WGS-Reaktion se-
lektiv und isotherm bis zum Erreichen der Kurve maximaler Raum-Zeit-Ausbeute
umgesetzt wird. Hierflr ist es notwendig, die freiwerdende Reaktionsenthalpie kon-
trolliert aus dem System abzufuhren. Danach wird der Prozess entlang der Kurve
maximaler Raum-Zeit-Ausbeute geflhrt.

Beim grofRtechnischen Prozess der Wasserstoffherstellung werden die beiden Shift-
Reaktoren adiabat betrieben. Das Gas wird vor dem Eintritt in den zweiten Shift-
Reaktor mittels eines Warmeubertrages abgekuhlt (Abbildung 16). Der Prozess wird
fernab der optimalen Temperatur gefuhrt. Theoretisch ist es durch eine Erhéhung der
Anzahl der Reaktoren mit jeweils nachgeschalteter Gaskihlung maoglich, sich der
optimalen TemperaturfuUhrung beliebig anzunahern. Dem stehen allerdings die un-
verhaltnismaflig hohen Investitionen fur die Reaktoren und die Warmeubertrager
entgegen.
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Abbildung 16: Vergleich optimale Temperaturfihrung mit dem Temperaturverlauf beim technischen
Prozess der CO-Entfernung bei der Wasserstoffherstellung.

Eine weitere Moglichkeit, die bei der Reaktion freiwerdende Reaktionsenthalpie ab-
zuflihren, besteht darin, die Ubertragungsflache des Warmeibertragers direkt in den
Reaktor einzubringen. Ein prominenter Vertreter dieser Bauart ist der Rohrbundelre-
aktor. Der Katalysator wird hierbei in Rohre, die wie die eines Rohrblindelwarmeu-
bertragers fungieren, eingebracht. Die freiwerdende Reaktionsenthalpie kann so Uber
die Rohrwand an ein Kihimedium abgegeben werden. Das sich ausbildende Tempe-
raturprofil entlang des Rohres wird malgeblich durch die Kuhlmittelstromrichtung
beeinflusst. Dies ist in Abbildung 17 fur die Kihlung im Gleich- und im Gegenstrom
schematisch dargestelit.

"""" Referenztemperatur
Temperatur — Reaktionsmedium
Temperatur — Kiihimedium

Temperatur
Temperatur

z-Richtung z-Richtung

Abbildung 17: Abhangigkeit der Temperaturprofile von der Stromungsfihrung des Kihlimediums.
Links: Kihlung im Gleichstrom. Rechts: Kihlung im Gegenstrom (nach [37])

Bei technischen Methanolsynthesereaktoren kommen beide Alternativen zur Abflh-
rung der Reaktionsenthalpie zum Einsatz.
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Abbildung 18: Mdglichkeiten zur Abfiihrung der bei der Methanolsynthese freiwerdenden Reaktion-
senthalpie. Links: Hordenreaktor. Rechts: Rohrblndelreaktor.

4.1.2 Konzepte zur technische Umsetzung der Temperaturfihrung

Von den grof3technischen Reaktorkonzepten (Abbildung 18) lassen sich fur Waben-
Reaktoren verschiedene Konfigurationen ableiten. Abbildung 19 links zeigt einen
adiabaten Hordenreaktor mit Zwischenkuhlung. Durch Erhdhung der Anzahl der hin-
tereinander geschalteten Waben-, Kuhl- und Heizsegmente Iasst sich das gewunsch-
te Temperaturprofil beliebig nah an das gewlnschte anpassen. Da die Wabenkanale
uber ihre Wande miteinander verbunden sind, kann die Reaktionsenthalpie aul3er-
dem durch Warmeleitung radial und axial uber die Wabenstruktur abgefuhrt werden.
Hieraus ergibt sich die Moglichkeit, das Temperaturprofil entlang des Reaktors durch
Kuhlung des Auflenmantels und/oder Uber in die Wabe eingebrachte Kuhlkanale zu
beeinflussen (Abbildung 19 Mitte und rechts).

Abbildung 19: Reaktorkonzepte basierend auf Wabentragern. Links: adiabater Hordenreaktor mit
Zwischenkuhlung. Mitte: Wabenreaktor mit Kihlung Gber den Aullenmantel. Rechts: Wabenreaktor
mit Kiihlung tber AuRenmantel und tber Kihlkanale.

In Abbildung 20 ist schematisch das radiale Temperaturprofil eines uUber die Wand
gekuhlten Reaktionskanals in einer Wabe vereinfacht dargestellt. Die Reaktion findet
in der dunnen, direkt auf der Kanalwand aufgebrachten Katalysatorschicht statt. Die
Edukte diffundieren aus der Gasphase an die Katalysatoroberflache, dort in die Kata-
lysatorporen und reagieren an den aktiven Zentren zu den Produkten. Bei der WGS-
und auch bei der Methanisierungsreaktion wird Reaktionsenthalpie frei, die zu einer
lokalen Temperaturerhéhung in der Katalysatorschicht fuhrt.
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In herkommlichen Katalysatorschuttungen ist der Warmetransport durch Warmelei-
tung zwischen den Katalysatorkérnern aufgrund der geringen Kontaktflache vernach-
lassigbar. Daher wird in ungeordneten Schuttungen Warme radial primar durch Kon-
vektion der Gasphase transportiert.
Diese Art von Warmetransport kann
bei Wabenstrukturen, die aus paral-
lelen Kanalen aufgebaut sind, nicht
auftreten.

Die effektive radiale Warmeleitfahig- J-Richtung
Produkt —
keit Aragial ist von der Geometrie der k

Kanalquerschnitte der Wabenstruktur

abhangig. Fur Wabenstrukturen mit Intermediat —— al
quadratischen  Kanalquerschnitten C Katalysatorschicht

kann die effektive radiale Warmeleit- /
fahigkeit Aragiai Nach [33][34] mit: Edukte

Kanalwand

<« Kuhlmedium

Str&imungsrichtungﬂ> ﬁ

Abbildung 20: Schematische Darstellung des radialen
Temperaturprofils und der ablaufenden Vorgange.

(1_ \P_g)+ JPre—J¥ -1 (Gl. 10)
Lt )+ Do g
Aagiar = Aeristo . N7 o
Y 7y IR W vrprapN ) L [T
:
kstoff fer kstoff

abgeschatzt werden. Bei Nichtberlcksichtigung der Porositat € des Washcoats und
der Warmeleitfahigkeit A, des Fluids vereinfacht sich (Gl. 10) wie folgt:

JE )

Aot = At | L=V )+ (Gl. 11)
adial ﬂW kstoff (( ) l_ﬁ

Fir die Fertigung von Wabenstrukturen sind verschiedene Werkstoffe denkbar. Eine

Auswahl zeigt Tabelle 9 mit den jeweiligen Warmeleitfahigkeiten. Mit (Gl. 11) wurde

die Abhangigkeit der radialen effektiven Warmeleitfahigkeit Aragiai Vom Leerraumanteil

fur die verschiedenen Werkstoffe abgeschatzt (Abbildung 21).
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Abbildung 21: Einfluss des Wabenmaterials und des Leerraumanteils auf die effektive radiale Warme-
leitfahigkeit einer Wabe mit quadratischen Kanalen. Rechts ist ein Ausschnitt von links.

Die effektive radiale Warmeleitfahigkeit Aragiai herkdmmlicher Katalysatorschittungen
liegt im Bereich von 0,5 bis 2 W/(m-K) [37]. Im Vergleich hierzu ist bei Wabenstruktu-
ren bei gleichem Leerraumanteil die effektive radiale Warmeleitfahigkeit Aragia bei
Verwendung von Kupfer um 2 bis 3 Grof3enordnungen hoher (Tabelle 9). Hierdurch
ergibt sich bei Rohrbundelreaktoren unter Verwendung von Waben aus gut warme-
leitenden Werkstoffen im Vergleich zu herkdémmlichen Katalysatorschittungen die
Mdglichkeit, den Durchmesser der Reaktionsrohre (Hullrohre flr die Waben) erheb-
lich zu erhdhen. Dadurch nimmt die Anzahl der fur eine bestimmte Leistung bendtigte
Reaktionsrohre ab, was zu einer Minderung der Herstellkosten fur den Reaktor flhrt.
Der Vergleich der effektiven radialen Warmeleitfahigkeit Aragia, des in dieser Arbeit
verwendeten Wabenwerkstoffes mit Waben gleichen Leerraumanteils aus anderen
Werkstoffen zeigt ein noch erhebliches Verbesserungspotential (Tabelle 9).
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Tabelle 9: Warmeleitfahigkeit prinzipiell anwendbarer Werkstoffe zur Fertigung von Wabenstrukturen
sowie deren effektive Warmeleitfahigkeiten.

Katalysator- | Verwendete Wabe
schittung | Wabe mit
Al,Os- . . .
[37] Washcoat” Kupfer Aluminium hochlegierter | technische
[36] [36] Stahl [36] Keramik
[35]
Xwe’ks“’f;(')” Wim 0,5- 30 20 398 237 13,8 0,5- 30
Avagiar in W/(m K
radial I W/(m K) 05-2 - 181,5 108,0 6.3 0,2-13,7
bei ¥ = 0,42
i in WI(m K
Aradla.I in W/(m K) - 4.6 91,4 54,4 3,2 0,1-6,9
bei ¥ = 0,65
“siehe Anhang A.3
Die effektive axiale Warmeleitfahigkeit Aaxial €iner Wabenstruktur kann mit
A iar = Anercsort (1= ) (Gl. 12)

abgeschatzt werden [33]. Da Aaxia mit zunehmendem Leerraumanteil ¥ der Wabe
abnimmt, verschiebt sich das Verhaltnis der effektiven radialen Warmeleitfahigkeiten
Aradial ZU Gunsten der axialen Warmeleitfahigkeiten Aaxiai mit Zunahme des Leer-
raumanteils der Wabe (Abbildung 22). Dies hat zur Folge, dass die durch eine exo-
therme Reaktion lokal verursachten Temperaturspitzen verstarkt in axiale Richtung
abgebaut werden, wodurch praktisch Isothermreaktoren realisiert werden konnen.
Zum Beispiel ist bei einem Leerraumanteil von 0,42 die axiale effektive Warmeleitfa-
higkeit Aaxiai vier Mal groRer als die radiale Aragial Und bei einem Leerraumanteil von
0,65 sogar schon zwdlf Mal so grof3.
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Abbildung 22: Einfluss des Leerraumanteils auf das Verhaltnis der effektiven radialen Warmeleitfa-
higkeit A.qia zUr axialen Warmeleitfahigkeit Aaxial

4.2 Vergleich der Druckverluste von Wabe und herkdmmlicher
Festbettschittung
Um den Druckverlust eines Wabenreaktors mit dem einer herkdmmlichen Festbett-

schittung vergleichen zu kdnnen, werden im Folgenden Design-Parameter analog
zu [38] festgelegt.

Es wird davon ausgegangen, dass die Lange L und der auf3ere Durchmesser D der
Wabe gleich denen der Festbettschittung sind. Beide Reaktoren sollen den gleichen
Leerraumanteil besitzen (Abbildung 23).

DWabe DSch[mung

LWabe
LSchimung

Abbildung 23: Schematische Darstellung der Wabe und der Festbettschiittung.

Wenn zwischen dem Partikeldurchmesser dp und dem Kanaldurchmesser dkang die
Beziehung:
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1-¥ Gl. 13
dp =15~ O (G119)

eingehalten wird, besitzen beide Anordnungen die gleiche Verweilzeit, sowie die
gleiche geometrische Oberflache pro Reaktorvolumen. Es wird zudem davon ausge-
gangen, dass die Aktivitat des Katalysators, sowie dessen Schichtdicke in beiden
Reaktoren gleich sind. Somit ist in beiden Reaktoren ungefahr die gleiche Katalysa-
tormasse enthalten.

Zur Berechnung des Druckverlusts wird als durchstromendes Fluid Luft bei einer
Temperatur von 300 °C und bei einem Druck von 1 bar betrachtet. Der Kanaldurch-
messer betragt 1 mm. Die maximale Leerrohrgeschwindigkeit soll 10 m/s nicht Uber-
schreiten. Unter diesen Bedingungen liegt ein laminares Stromungsprofil vor. Beim
Vorliegen einer laminaren Stromung kann der Druckverlust nach [31] fur Kanale mit
(Gl. 14) abgeschatzt werden:

Ap=-32 L Ly (Gl. 14)

2
Kanal

@ist hierbei ein geometrischer Faktor. Dieser ist fur kreisformige Kanale gleich 1. Fur
viereckige Kanale kann ® mit der empirischen (GI. 15) berechnet werden [31].

¢ =0,8735+ 0,6265- exp(— 3,636-8 (Gl. 15)

Das Verhaltnis e/b stellt hierbei das Verhaltnis von Breite zu Héhe des Kanals dar.
Fur die Abschatzung des Druckverlusts einer Festbettschiuttung kann die von Brauer
an experimentelle Daten angepasste modifizierte Ergun-Gleichung (GI. 16) verwen-
det werden [31].

3 2 . 3 u2 B 01

AL v d? ¥ od, | pe.td,
Die Gleichung gilt flr Einkornkugelschittungen (bestehend aus gleich grof3en kugel-

formigen Partikeln).

Die Rechenergebnisse zeigen (Abbildung 24), dass der Druckverlust der Katalysa-
torschittung im Vergleich zu dem der Waben um etwa 1 bis 2 GrélRenordnungen
hoher liegt.
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Abbildung 24: Vergleich des Druckverlusts einer Schittung aus Kugeln (dp = 2,1 mm) mit dem von
Waben unterschiedlicher Kanalgeometrien (dkana = 1 mm) bei verschiedenen Stromungsgeschwin-
digkeiten. Fluid = Luft, p =1 bar, ¥ = 0,42, T = 300 °C.

4.3 Verwellzeitverteilung

Eine breite Verweilzeitverteilung der Gasteilchen im Reaktionsstrom wirkt sich
nachteilig auf den Umsatz aus. Um eine hohe Reaktoreffizienz zu gewahrleisten,
sollte daher die Verweilzeitverteilung des Reaktionsmediums im Reaktor moglichst
schmal sein. In einem idealen Stromungsrohrreaktor liegt eine Kolbenstromung vor,
die Verweilzeitverteilung ist infinitesimal schmal, und jedes eintretende Gasvolumen-
element verlasst den Reaktor nach der selben Zeit. Die Reaktion ist folglich in jedem
den Reaktor verlassenden Volumenelement gleich weit fortgeschritten. Der Grund fur
die Abweichung von der idealen Kolbenstromung in der Praxis liegt in der Ruckver-
mischung, der Strahnenbildung, sowie der Ausbildung von Zonen, in denen das Re-
aktionsmedium stagniert. Die Bodenstein-Zahl Bo ermdglicht eine Abschatzung, ob
es bei einem realen Reaktor zu einer merklichen Abweichung von der Kolbenstro-
mung kommt.

L (Gl. 17)
D

Bo

ax

Fir Bo = 0 ergibt sich der ideale Ruhrkesselreaktor, fur Werte von Bo > 100 kann
von einem idealen Stromungsrohrreaktor ausgegangen werden. FUr einen aus
parallelen Kanalen aufgebauten Wabenreaktor muss die Bodensteinzahl sowohl im
einzelnen Kanal als auch fur den gesamten Reaktor betrachtet werden.
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Der axiale Dispersionskoeffizient wird fir eine laminare Strémung im kreisférmigen
Kanal mit folgendem Zusammenhang von Taylor [41] und Aris [42] berechnet:

0z (Gl. 18)

D.. =D 1 <Re <2000

o+ ,
w192 D,

Durch Umformen von (GIl. 17) und Einsetzen von (Gl. 18) und mit der Verweilzeit

T :LK;anaJ ergibt sich die Bodensteinzahl Bokana flr einen Kanal, wie folgt.

u

1 Db~ O
BOua Low 192D, -7

(Gl. 19)

Da die Lange der Kanale eines Wabenreaktors in der Regel um zwei
GrolRenordnungen groller ist als deren Durchmesser kann fur Gase, wenn

D -7

d'; >0,5 ist, der erste Term in (Gl. 19) vernachlassigt werden. Somit kann die
Kanal

Bodensteinzahl Bokana flr einen Kanal naherungsweise mit

192D, 7 (Gl. 20)

B0 s az
berechnet werden. In Abbildung 25 sind die Ergebnisse der Berechnung der
Bodensteinzahlen Bokanai in Abhangigkeit vom Kanaldurchmesser dargestellt. Den
Berechnungen wurde ein Diffusionskoeffizient des Gases von Dj; = 10®° m#s zu
Grunde gelegt. Die axiale Dispersion kann im blau hinterlegten Bereich in Abbildung
25 vernachlassigt werden.

100000

berechnet mit GI.19

10000 +

1000 |-

7=25s

BO kanal

e

berechnet mit GI.20

00 05 10 15 20 25 30 35 40 45 50

d kana iN MM

Abbildung 25: Bodensteinzahl Bokana bei verschiedenen Verweilzeiten in Abhangigkeit vom Kanal-
durchmesser. Den Berechnungen mit GI.19 wurde 102-dKana| = Lkanal Zugrundegelegt. blau hinterlegt:
Bereich bei dem die axiale Dispersion D, vernachlassigbar werden kann.
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Um eine hohe Selektivitat und einen hohen Umsatz in einem aus parallelen Kanalen
aufgebauten Wabenreaktor zu erreichen, ist es erforderlich, dass das Reaktionsme-
dium mit gleicher Geschwindigkeit durch alle Kanale stromt. Dies setzt sowohl ein
gleichmalig ausgebildetes Stromungsprofil vor dem Wabenreaktor voraus, als auch
dass der Stromungsquerschnitt bzw. der Stromungswiderstand aller Kanale mog-
lichst gleich grof} ist.

Wenn die Anzahl der Kanale grof} ist (N > 30), und deren Durchmesser normal ver-
teilt sind, kann deren Standardabweichung o berechnet werden. Mittels der relativen
Standardabweichungé , = o, /d,,, kann mit (Gl. 21) der Einfluss der Vertei-

lung der Kanaldurchmesser auf den Gesamtdruckverlust der Wabe abgeschatzt wer-
den [38].

128V @ Ly (Gl. 21)
z-N-d’ . -(1+662)

Wie aus (Gl. 21) zu ersehen ist, fihrt eine Zunahme der Kanaldurchmesserverteilung
zu einer Abnahme des Druckverlusts. Wenn der Druckverlust Gber die Wabe fir alle
Kanale gleich ist, fihrt dies zwischen Kanalen unterschiedlichen Durchmessers zu
unterschiedlichen Verweilzeiten. Wenn in allen Kanalen der Wabe die axiale Disper-
sion vernachlassigbar ist ( Bo,,, =100), kann nach [38] mit (Gl. 22) die Bodenstein-

zahl Bowape des Wabenreaktors abgeschatzt werden.

) (Gl. 22)

d
B = Kanal

Wenn die relative Standardabweichung o, /d,_, kleiner oder gleich 0,07 ist (Gl. 22)

und die Bodensteinzahlen Bokanal aller Kanale grofer oder gleich 100 sind, kann die
in dem Wabenreaktor vorliegende Stromung als Kolbenstromung betrachtet und die-
ser mit dem Modell eines idealen Stromungsrohrreaktor beschrieben werden.

Das in Abbildung 29 gezeigte Stromungsfeld einer in dieser Arbeit verwendeten Wa-
be Iasst allerdings vermuten, dass dieses nicht mit der Modellvorstellung eines idea-
len Stromungsrohrreaktors vereinbar ist.

4.4 Anforderungen und Potential der Wabenreaktoren

Im Vergleich zu den in der Technik zum Einsatz kommenden Reaktoren auf Basis
von Katalysatorschittungen sind durch das Verwenden von Wabentragern erhebli-
che Verbesserungen zu erwarten. Zum Beispiel kann Uber das Material, aus dem die
Waben gefertigt sind, als auch Uber den Leerraumanteil der radiale Warmetransport
beeinflusst werden (Abbildung 21).

Um einen hohen Gesamtumsatz erzielen zu konnen, ist es erforderlich, dass der
Druckverlust bei vorgegebener Geschwindigkeit im Rohr Uber alle Rohre gleich grof3
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ist, da es ansonsten zu einer unvorteilhaft breiten Verweilzeitverteilung der Reaktan-
den kommt. Beim Einsatz von Rohrbindelreaktoren muss deshalb auf eine gleich-
mafige Befillung der einzelnen Reaktionsrohre mit Katalysatormaterial geachtet
werden, was eine besondere Herausforderung darstellt. Bei der Verwendung von
Wabentragern ist demgegenlber darauf zu achten, dass Trager mit gleicher Kanal-
anzahldichte, gleich langen Kanalen sowie mit moglichst enger Kanaldurchmesser-
verteilung verwendet werden.

Da in der Regel der direkte Kontakt mit Katalysatoren als gesundheitsschadlich ein-
zustufen ist, bieten die Waben im Vergleich zu losen Katalysatoren den Vorteil, dass
Personen die mit ihnen hantieren, weniger aufwandig geschutzt werden mussen. Der
Druckverlust der Waben ist bezogen auf die Packungshdhe in der Regel um ein bis
zwei GroRenordnungen geringer als der einer vergleichbaren Katalysatorschuttung.

In Tabelle 10 sind die geometrischen Parameter der in dieser Arbeit verwendeten
kommerziellen Katalysatortabletten und der Waben vergleichend gegenuber gestellt.
Das Oberflachen/Volumen-Verhaltnis Ageo/Vpackung it bei den Waben annahrend
doppelt so grol3, wie bei den Katalysatorschittungen. Bei den in der Automobilindust-
rie verwendeten Waben, mit Kanaldichten von 400 cpsi bis 600 cpsi, liegt dieses
Verhaltnis sogar bei 2850 m*m? bzw. 3450 m?/m? und ist damit drei- bis viermal so
grol3. Setzt man voraus, dass eine Reaktion in einer Katalysatorschuttung bei ver-
gleichbaren Bedingungen ablauft wie in einer Katalysatorwabe, d.h. mit gleicher auf
die aktive Oberflache bezogener Verweilzeit und bei gleicher Temperatur, und dass
die Reaktion nicht durch Stofftransportwiderstande limitiert ist, wird aufgrund des hoé-
heren Oberflachen/Volumen-Verhaltnisses Ageo/Vrackung, €in erheblich geringeres
Reaktorvolumen fir die selbe Leistung bendtigt.

38



Tabelle 10: Vergleich geometrischer Parameter der in dieser Arbeit verwendeten Katalysatorwaben
und -schittungen.

verwendete Katalysatorschuttung
Wabe
WGS Methanisierung

Aceo/VpPackung M?/m? 1465 887 781

¥ 0,65 0,42 0,41

Lwand m 200 107

0 Kanal m 1,63 107

dcorn m 5107 4,510°
Lkorn m 310° 4,510°

4.5 Warmetragermedium

Die Betriebstemperaturen der WGS- und der Methanisierungsstufe liegen zwischen
200 und 300 °C. Fur eine effektive Temperaturkontrolle entlang des Reaktors sollte
die Temperatur des Warmetragermediums nahe der gewunschten Katalysatortempe-
ratur liegen [37]. Zum problemlosen Anfahren des BZ-Heizgerates ist es erforderlich,
dass das Warmetragermedium noch bei einer Temperatur von ca. 10 °C einsetzbar
ist. Andererseits sollte es ohne Degradation bis 300 °C einsetzbar sein. Damit sich
die Temperatur des Warmtragermediums durch die Aufnahme der abzufUhrenden
Reaktionsenthalpie nicht zu stark andert, sollte dessen Warmkapazitat erheblich
grolder sein als die des zu kuhlenden Reaktionsmediums.

Die typischen Warmetragermedien Wasser und Wasserdampf kommen aufgrund der
hohen Temperatur, die erforderlich ist, nicht in Frage. Wasserdampf ist zwar bis
310°C einsetzbar, hierfur sind allerdings Driicke bis 100 bar notwendig, was bei der
betrachteten Anwendung aus sicherheitstechnischen Aspekten inakzeptabel ist.

Fir den betrachteten Temperaturbereich kommen synthetische und auf Mineraldl
basierende Warmetragermedien in Frage. In Abbildung 26 sind die Werte der spezi-
fischen Wéarmkapazitaten cpspe; Und der Dichten p eines synthetischen Warmetra-
germediums (BP Olex WF 0801, Dibenzyltoluolen), eines Warmetragermediums auf
Mineraldlbasis (Aral Farolin U) und von Luft stellvertretend fur das Reaktionsmedium
im interessierenden Temperaturbereich dargestellit.
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Abbildung 26: Vergleich der Stoffdaten [32] zweier Warmetragermedien (synthetisch (BP Olex WF
0801, Dibenzyltoluolen) und auf Mineral6lbasis (Aral Farolin U)) mit denen von Luft Links: massebe-
zogene Warmekapazitat, Mitte: Dichte. Rechts: Verhaltnis der volumenbezogenen Warmekapazita-
ten.

Bei einem Druck von 1 bar ist die volumenbezogene Warmkapazitat c,vo des War-
metragermediums gegenuber der des Reaktionsmediums Uber den gesamten Tem-
peraturbereich um 3 GroRenordnungen hoher (Abbildung 26 rechts). Somit kann si-
chergestellt werden, dass es durch die Aufnahme der Reaktionsenthalpie zu keinem
starken Anstieg der Warmetragertemperatur kommt und damit die Temperatur im
Reaktor gut kontrolliert werden kann.
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Stromungsmechanische Modellierung der Wa-
benreaktoren

Da die Stromungsverhaltnisse einen grof3en Einfluss auf die Verweilzeitverteilung
und auf die ortliche Konzentrationsverteilung im Reaktor haben, wurde die metalli-
sche Wabe im Durchstrémungsrohrreaktor stromungsmechanisch mit dem CFD-
Programm FLUENT® [39] modelliert. Die stromungsmechanischen Modelle wurden
durch Vergleich mit gemessenen Druckverlusten validiert.

4.6 CFD-Modellierung der metallischen Wabe

4.6.1 Geometrie-und Netzgenerierung

Es wurden zwei CFD-Modelle des Wabentragers erstellt. Beim ersten Modell mit ei-
ner ,abstrahierten Geometrie“ wurden die Stirnseiten der Kanale durch Dreiecke an-
genahert. Hierdurch wird eine geschlossene, symmetrische Geometrie erhalten, was
Vorteile bei der Vernetzung und bzgl. einer kirzeren Rechenzeit bietet.

a. Photo der Stirnseite des Wa-  b. Modell ,abstrahierte Geomet- c. Modell ,detaillierte Geomet-
bentragers rie rie

Abbildung 27: Vergleich der in den CFD-Modellen benutzten Geometrien mit einem Photo eines
Wabentragers.

Die ,detaillierte Geometrie“ des zweiten Modells wurde ausgehend von einem Photo
der Stirnseite des Wabentragers entwickelt (Abbildung 28). Hierzu wurde mit Hilfe
eines Graphikprogramms das Photo in ein schwarz/weil® Bild konvertiert, und daraus
wurden Bilder mit verschiedenen Auflésungen generiert.
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Hochaufgelostes Verschiedene Auflésungen Preproéessing: Einlesen
Photo der Stirnseite des Datensatzes
(GAMBIT®)

Gleichungsloser: Auswahl der physikalischen Preprocessing: Generierung
Modelle, Vorgabe der Randbedingungen (FLUENT®) der 3D-Geometrie (GAMBIT®)

Abbildung 28: Vorgehensweise der Geometrieerstellung fiir das Modell ,detaillierte Geometrie®.

Das aus dem Photo abgeleitete Bild wurde in einen binaren Datensatz und dann in
ein fir den Preprocessor (GAMBIT®) lesbares Format umgewandelt. Nach dem Ein-
lesen erhalt man ein zweidimensionales Abbild der Stirnseite des Wabentragers.
Dieses wird kopiert, und durch Verbinden der beiden Stirnseiten wird ein Volumen
erhalten, welches anschlief3end strukturiert vernetzt wurde.

4.6.2 Simulationsergebnisse — Stromungsfeld

Fir die CFD-Simulation wurde das in FLUENT® zur Verfiigung stehende Modell fiir
laminare Stromung ausgewahlt. Als Fluid wurde Luft verwendet. Der Volumenstrom
wurde in einem Bereich von 10 bis 1250 I/h variiert, entsprechend einer GHSV von
130 bis 16340 h™".

Das Modell ,detaillierte Geometrie“ wurde um die Modellierung der Stréomung vor
bzw. nach der Wabe, also um den An- und den Abstrombereich erweitert. Es wurde
das Standard k-e-Modell zur Beschreibung der Fluiddynamik verwendet. Bei der vor-
gegebenen Leerrohrgeschwindigkeit von 0,15 m/s liegen die Reynoldszahlen bei den
unterschiedlich groflen Kanalen zwischen 2 und 120. Durch die nicht zu vernachlas-
sigende Dicke der Kanalwande kommt es vor der Wabe aufgrund des Staudrucks zu
einer Ausrichtung des Stromungsfeldes. Es ist deutlich eine hdhere Geschwindigkeit
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in den beiden groRen Kanalen der Wabe zu erkennen. Der durch die Wabe verur-
sachte Druckverlust liegt bei den genannten Bedingungen bei 10 Pa (0,1 mbar).

. 1.50 m/s

1.00 m/s

i 0.75 m/s

0.50 m/s
I 0.25 m/s
0.00 m/s

Abbildung 29: Modell ,detaillierte Geometrie* mit Anstréom- und Abstrombereich.

4.6.3 Simulationsergebnisse — Warmeabfuhr

Wairden das im Reformat enthaltene CO und das Wasser in der Wabe komplett Uber
die WGS-Reaktion zu CO, und H; abreagieren, wurde die hierbei freiwerdende
Reaktionsenthalpie zu einer Erhdhung der Gastemperatur um ca. 90 K fuhren. Um
die beiden Modelle bzgl. ihrer Warmeabfuhreigenschaften zu Uberprufen, wurde die
Gaseintrittstemperatur auf 300 °C und die AuRenmanteltemperatur auf 210 °C ge-
setzt. Bei den Simulationen wurde ein Gasvolumenstrom am Eintritt der Wabe von
1.000 I/h als Kolbenstromung vorgegeben. Als Fluid wurde eines mit der Modellgas-
zusammensetzung aus Anhang A.2. verwendet. Die Stoffdaten wurden bis auf die
Warmeleitfahigkeit des Wabentragermaterials der Stoffdatenbank von FLUENT® ent-
nommen. In dem Modell ,abstrahierte Geometrie” muss die Wandstarke zur Berech-
nung der Warmeleitfahigkeit der Kanale (200 um) vorgegeben werden. Es wurde das
in FLUENT® zur Verfugung stehende Modell zur Beschreibung laminarer Stro-
mungsbedingungen verwendet. Die Warmeabfuhr im Modell ,abstrahierte Geomet-
rie“ ist im Gegensatz zum Modell ,detaillierte Geometrie“ sehr gering.
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Abbildung 30: Vergleich der Warmeabfuhreigenschaften der beiden Modelle, links ,abstrahierte Geo-
metrie®, rechts ,detaillierte Geometrie.

Die stark unterschiedliche Warmeabfuhr in den beiden Modellen kann bei naherer
Betrachtung der Geometrie verstanden werden. Wie schon in Kapitel 4.6.1 darge-
stellt, wurde die Stirnflache der Kanale beim Modell ,abstrahierte Geometrie” mit
Dreiecken angenommen. Die Kanalwande besitzen keine geometrische Wandstarke.
Fur die Berechnung des Warmetransports kann den ,virtuellen Wanden eine Wand-
starke zugeordnet werden. Diese wird nur fur die Berechnung des radialen Warme-
transports berucksichtigt. Es gibt somit keinen Warmetransport in axialer Richtung.
Beim Modell ,detaillierte Geometrie” gibt es eine geometrische Wandstarke, der
Warmetransport findet deshalb vorzugsweise aufgrund der etwa 1000 Mal groferen
Warmeleitfahigkeit des Wandmaterials im Vergleich zu der der Gasphase entlang der
Wande statt.
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5 Simulation: Kopplung der beiden CO-
Entfernungsstufen

Im Folgenden werden die Auswirkungen verschiedener Varianten der Temperatur-
fuhrung bei der WGS- und bei der Methanisierungs-Stufe auf die bendétigten Reaktor-
langen und auf die Produktgaszusammensetzungen betrachtet. Hierzu wurden, unter
Verwendung der in dieser Arbeit ermittelten kinetischen Parameter, Modellrechnun-
gen durchgefuhrt.

Bei der Auslegung der Isothermreaktoren wurde davon ausgegangen, dass die frei-
werdende Reaktionsenthalpie ideal abgefihrt werden kann, d.h. dass die axialen
Temperaturverlaufe aller Kanale des Wabenreaktors identisch sind und es in den
Kanalen und in der Wabe keine radialen Temperaturgradienten gibt. Des Weiteren
wird eine homogene Katalysatorbeschichtung der Kanalwand zugrunde gelegt. Die
Kanalquerschnittsflache wird als kreisformig angenommen. Mit den vorgenommenen
Annahmen sind die Temperatur-, Druck-, und Konzentrationsverlaufe fir alle Kanale
unter der Voraussetzung, dass die jeweilige Verweilzeit gleich ist, identisch. Die
Menge an Katalysator, die sich in einem Kanal befindet, wird durch die Katalysator-

m

beladung S;,, ausgedruckt.

Diese wird als Quotient aus aufgebrachter Katalysatormasse und freiem Kanalvolu-
men definiert. Die Schichtdicke der Katalysatorbeschichtung soll 50 um betragen. Die
Dichte der Katalysatorschicht soll gleich der der in dieser Arbeit verwendeten kom-
merziellen Katalysatortabletten (ca. 3000 kg/m?) sein.

Sr<n _ mKat,Wabe _ mKat,Wabe _ mKat,KanaJ

VLeerraum,Wabe v A/Vabe ’ L\Nabe VKanaJ

at

Gl. 23

Der freie Durchmesser des Kanals dkana betragt fur beide Reaktionsstufen 1 mm. Als
weitere Randbedingung wird die Stromungsgeschwindigkeit am Eintritt des WGS-
Reaktors auf 0,5 m/s bei einem Druck von 1 bar und einer Temperatur von 200 °C
festgelegt. Zur Beschreibung des Reaktors wird das Modell eines idealen Stro-
mungsrohrreaktors angewendet. Diese Annahme ist Uber die Grolze der Bodenstein-
Zahl der Kanalstromung Bokanai >> 100 gerechtfertigt (Abbildung 25). In Tabelle 11
sind die der Reaktormodellierung zugrunde gelegten Parameter zusammengefasst.
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Tabelle 11: Der Reaktormodellierung zugrunde gelegte Parameter.

Kanaldurchmesser dkana in mm 1
Stréomungsgeschwindigkeit in m/s 0,5 (bei 200°C)
Betriebsdruck in bar 1

500

Katalysatorbeladung Sz‘at in kg/m* "

* WGS: Mkat = Mcuwzno + Maizos

Methanisierung: Mat = Mgy + Maros

Als Katalysatoren werden die in dieser Arbeit getesteten kommerziellen Katalysato-
ren Cu/ZnO/Al,O3 fur die WGS-Shift und Ru/Al,O; fir die selektive CO-
Methanisierung betrachtet. Deren Reaktionsgeschwindigkeiten werden mit den in
dieser Arbeit verwendeten mathematischen Ansatzen und den experimentell be-
stimmten kinetischen Parametern beschrieben. Fur die WGS-Stufe wird der Ansatz
nach Moe, mit den in [29] ermittelten und gelisteten kinetischen Parametern, und fir
die Methanisierungsstufe das Differenzialgleichungssystem aus [30], mit den dort
ermittelten Parametern, verwendet.

5.1 Isothermreaktoren

Bei der Modellierung der Isothermreaktoren wird davon ausgegangen, dass die
Temperaturen in der WGS- und in der Methanisierungsstufe gleich sind, wodurch auf
einen Warmeubertrager zwischen den beiden Reaktoren verzichtet werden kann.
Der unterste Wert des relevanten Temperaturbereichs ergibt sich aus dem Umstand,
dass die Cu/ZnO/Al,Os-Katalysatoren erst ab einer Temperatur von 200 °C eine aus-
reichende Aktivitat besitzen, der obere durch die thermische Stabilitat des Katalysa-
tors, die sich direkt auf die Standzeit auswirkt. Der maximal erreichbare Umsatz der
WGS-Reaktion ist im betrachteten Temperaturbereich durch das thermodynamische
Gleichgewicht limitiert. Als Abbruchkriterium flr die Simulationen der Isothermreakto-
ren fur die WGS-Reaktion wurde das Erreichen der Kurve der maximalen Raum-Zeit-
Ausbeute bei der jeweiligen Reaktionstemperatur verwendet (siehe Kapitel 4.1.1).

Der durch dieses Abbruchkriterium erreichbare Umsatz unterscheidet sich im be-
trachteten Temperaturbereich von dem des Gleichgewichtsumsatzes um 3 bis 4 Pro-
zentpunkte (Tabelle 12).
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Tabelle 12: Vergleich der erreichbaren Umséatze in der WGS-Stufe beim Erreichen der Kurve maxima-
ler Umsatzgeschwindigkeit und beim Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts.

=200 °C =270 °C
Umsatz in % 95 86
Max. Umsatz_ in % 98 90

" Umsatz beim erreichen der Kurve maximaler Umsatzgeschwindigkeit

** Umsatz beim Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts

Die Methanisierungsreaktion wird bis zum Erreichen der fur die PEM-Brennstoffzelle
geforderten 20 ppm CO im trockenen Prozessgas betrieben. In Abbildung 31 sind die
mit den in Tabelle 11 gelisteten Annahmen berechneten Reaktorlangen dargestellt.
Aufgrund der expotentiellen Temperaturabhangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit
nimmt die fur die WGS-Stufe bendtigte Reaktorlange exponentiell mit der Temperatur
ab. Wegen der thermodynamischen Limitierung der WGS-Reaktion nimmt dort aller-
dings der erreichbare Umsatz ebenfalls mit zunehmender Temperatur ab, was zur
Folge hat, dass in der Methanisierungsstufe mehr CO umgesetzt werden muss, um
die geforderte CO-Konzentration im Produktgas zu erreichen. Hierdurch kommt es zu
einer Zunahme der bendtigten Reaktorlange in der Methanisierungsstufe. Dieser Ef-
fekt wird allerdings durch die Zunahme der Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund hdhe-
rer Reaktoreingangstemperaturen Uberkompensiert.

47



3200

3000 - O Methanisierung
2800 OwGs
2600
2400 A g
-
2200
2000
IS
€ 1800 -
£ &
_ 1600 - o
k>3 N
S 1400 Q
T 8
= 1200 | § | ®
d
1000 | 8 - 2
g S ©
800 Q N @
R 5 ) ©
600 & — 9 o
~ S (I 2 o
400 2 S 3 S |- 8
g 0 N )
200 - © 3 ° ©
™ n I
0 & 3
200 210 220 230 240 250 260 270

Temperatur in °C

Abbildung 31: Bendtigte Reaktorlangen der WGS- und der Methanisierungsstufe fir die Brenngas-
konditionierung. Reaktionsbedingungen: p = 1 bar, ycoo = 9,24, Ycrao = 0,48, Ycozo = 7,36, Yh2o =
55,56, Y200 = 27,36 (jeweils %), siehe Tabelle 11. Abbruchkriterien: WGS-Stufe: Erreichen der Kurve
der maximalen Raum-Zeit-Ausbeute, Methanisierungsstufe: Erreichen von yco trocken = 20 ppm.

Der Einfluss des Temperaturniveaus auf die trockene Produktgaszusammensetzung
ist in Abbildung 32 dargestellt. Der Unterschied der Wasserstoffendkonzentration
zwischen der niedrigsten (200 °C) und der hdéchsten (270 °C) Temperatur ist mit
1 Prozentpunkt verhaltnismaRig gering (Abbildung 32). Die leichte Stoffmengenab-
nahme beim Ubergang von einer niedrigen zu einer hoheren Temperatur hat einen
nur noch geringen Einfluss. Die Einbul’e an Wasserstoff bei 270 °C gegenuber 200
°C wird Uberproportional durch einen ca. 4,5-fach kirzeren Reaktor ausgeglichen,
wodurch der Druckverlust etwa im gleichen Verhaltnis abnimmt (Abbildung 33). Bei
einer Betriebstemperatur von 260 °C wird ein Minimum des Druckverlusts in der Me-
thanisierungsstufe durchlaufen. Zwar ist die Reaktorlange gegenuber der bei einer
Betriebstemperatur von 270 °C etwas grol3er, aber aufgrund der mit der Temperatur
ansteigenden dynamischen Viskositat, die den Druckverlust proportional beeinflusst,
steigt dieser beim Ubergang zu der héheren Temperatur wieder an. Der Druckverlust
im WGS-Reaktor nimmt dagegen monoton mit zunehmender Temperatur ab.
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Abbildung 32: Zusammensetzung des trockenen Produktgases nach der Methanisierungsstufe in Ab-
hangigkeit der Temperatur. Die CO-Konzentration ist jeweils mit 20 ppm fixiert.

Weil bei 260 °C und bei 270 °C der Druckverlust annahernd gleich ist, aber mit ab-
nehmender Reaktionstemperatur die Standzeit des Katalysators wegen verringerter
Rekristallisations- und Sintervorgange zunimmt und sich hierdurch fur die betrachtete
Anwendung eines PEM-Brennstoffzellenheizgerat langere Wartungsintervalle erge-
ben, ist eine Betriebsfuhrung bei 260 °C, trotz einer etwas groReren Reaktorlange als
bei 270 °C, zu bevorzugen. Die Gesamtlange des Isothermreaktors betragt bei einer

Betriebstemperatur von 260°C ca. 725 mm.
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Abbildung 33: Indirekter Einfluss der Reaktionstemperatur (liber die resultierende Reaktorlange) auf
den Druckverlust

Die technische Realisierung dieser Reaktionsfihrung konnte wie in Abbildung 19
Mitte und rechts dargestellt aussehen.

5.2 Adiabate Reaktoren

Der Einsatz adiabater Reaktoren fuhrt zu einer alternativen Temperaturfihrung. Da-
durch, dass die Reaktionsenthalpie nicht aus dem Reaktor abgefihrt wird, kommt es
zu einer Erhdhung der Prozessgastemperatur. Vorausgesetzt die Zusammensetzung
des Reaktionsmediums ist weit genug von der thermodynamischen Gleichgewichts-
zusammensetzung entfernt, fuhrt diese Temperaturerhdhung zu einer Zunahme der
Reaktionsgeschwindigkeit.

Bei den Modellrechnungen wurde davon ausgegangen, dass das Prozessgas mit
einer Temperatur von 200 °C in den Reaktor eintritt. Die Reaktion wird bis zum Errei-
chen der vom Katalysator maximal tolerierbaren Temperatur von 270 °C betrieben.
Daran schlief3t sich eine Zwischenkihlung des Prozessgases auf 200 °C an. Mit die-
ser Temperatur tritt das Gas im Fall einer zweistufigen WGS in den zweiten Reaktor
ein. Wie aus Abbildung 34 zu entnehmen ist, steigt mit zunehmender Temperatur der
erreichbare Gesamtumsatz des WGS-Reaktors. Die maximale erreichbare Endtem-
peratur der 2. WGS-Stufe ist durch die maximale adiabate Temperaturerhbhung ge-
geben. Diese liegt im betrachteten Fall bei 41 K.
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Abbildung 34: Vergleich der erreichbaren Umsatze in einem einstufigen WGS-Reaktor und in einem
zweistufigen in Abhangigkeit von der Endtemperatur.

Der im zweistufigen WGS-Reaktor erreichbare Gesamtumsatz ist um
34 Prozentpunkte gegenuber dem einstufigen hoher.

In der zweiten WGS-Stufe stellt sich die Frage nach der geeigneten Abbruchtempe-
ratur. Im Prinzip kdnnte wie schon oben erwahnt die Reaktion bis zum Erreichen der
maximalen adiabaten Temperaturerhohung betrieben werden. Allerdings stellt sich
diese erst beim Erreichen der thermodynamischen Gleichgewichtskonzentration ein,
wobei wegen des abnehmenden CO-Anteils im Prozessgas die Reaktionsgeschwin-
digkeit gegen Null und die erforderliche Reaktorlange gegen unendlich streben
musste.

Bei den Modellrechnungen wurde festgelegt, dass die Gaseintrittstemperatur der Me-
thanisierungsstufe gleich der Austrittstemperatur der zweiten WGS-Stufe ist, wo-
durch auf einen Warmeubertrager zwischen den beiden Reaktoren verzichtet werden
kann. Als Abbruchkriterium fur die Berechnung der Lange der Methanisierungsstufe
wurde wieder eine CO-Endkonzentration von 20 ppm CO im trockenen Prozessgas
gewahlt. Die hinsichtlich einer moglichst kurzen Reaktorlange optimale Endtempera-
tur in der zweiten WGS-Stufe liegt bei 235°C (siehe Abbildung 35). Die sich bei diese
Konfiguration ergebende Reaktorlange betragt ca.1300 mm.
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Abbildung 35: Einfluss der Endtemperatur der zweiten WGS-Stufe bei einer adiabaten Reaktionsfiih-
rung mit jeweiliger Zwischenkuihlung auf die Gesamtlange der CO-Entfernungseinheit.

Diese Reaktionsfuhrung konnte durch einen Hordenreaktor, wie er in Abbildung 19
links dargestellt ist, realisiert werden.

5.3 Optimale Temperaturfihrung

Unter der optimalen Temperaturfihrung des WGS-Reaktors soll hier ein Reaktor
verstanden werden, der bei einem noch technisch sinnvollen maximalem Umsatz-
grad die kleinste Baulange besitzt. Als Referenz fir den maximal erreichbaren Um-
satzgrad, soll der Isothermreaktor bei 200°C aus Kapitel 5.1 dienen. Die hochste
Umsatzgeschwindigkeit wird im Isothermreaktor bei 270 °C erreicht.

In den Reaktor mit der optimalen Temperaturflihrung tritt deshalb das Gas mit 270 °C
ein und wird isotherm gekuhlt bis zum Erreichen der Kurve der maximalen Reakti-
onsgeschwindigkeit. Daran schlie3t sich eine sukzessive Absenkung der Temperatur
entlang der Kurve der maximalen Umsatzgeschwindigkeit bis zum Erreichen der
Endtemperatur von 200 °C an (Abbildung 36).
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Abbildung 36: Optimale axiale Temperaturfihrung des WGS-Reaktors.
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Hypothetisch kann ein solcher Reaktor durch eine Aneinanderreihung von zunachst
einem und dann sehr vielen Isothermreaktoren mit entsprechenden Temperaturen
zum Aufpragen des Temperaturprofils aufgefasst werden. Aufgrund des apparativ
hohen Aufwands hat der optimale Reaktor keine Relevanz fur die Praxis, kann aber
zur Bewertung von anderen Losungen dienen.
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Abbildung 37: Vergleich der Reaktorlangen des optimalen und des Isothermreaktors bei gleichem
Umsatzgrad.
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Abbildung 37 zeigt, dass der Reaktor mit der optimalen Temperaturfihrung bei
gleichem Umsatzgrad von 0,95 2,3 Mal kurzer ist als der Isothermreaktor (200 °C).

5.4 Bewertung der Reaktoren

Der Reaktor mit der optimalen Temperaturfihrung erscheint auf den ersten Blick eine
interessante Optimierungsoption, um den maximalen Umsatz zu erreichen. Bei ge-
nauer Betrachtung stellt sich allerdings heraus, dass der verfahrenstechnische Auf-
wand zur Realisierung in keinem sinnvollen Verhaltnis zur dadurch zusatzlich er-
reichbaren Wasserstoffkonzentration steht. Die erreichbare Wasserstoffkonzentration
im trockenen Prozessgas ist beim Isothermreaktor (260 °C) nur etwa einen Prozent-
punkt (0,79) niedriger. Die notwendige Reaktorlange des Isothermreaktors ist gerade
mal ein Drittel des Reaktors mit der optimalen Temperaturfihrung, wodurch der ver-
ursachte Druckverlust ebenfalls nur ein Drittel betragt.

Die Reaktorlange des am besten geeigneten Isothermreaktors (260°C) liegt etwa bei
der Halfte des besten adiabaten Reaktors (Variante 2.3) (725 mm im Vergleich zu
1300 mm). Die jeweils erreichbaren Produktgaszusammensetzungen unterscheiden
sich nur marginal. Der Unterschied liegt in der Gréllenordnung der Rechengenauig-
keit.
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80 -
70 -
S
. 60
o
>
£ 504
c 1 78,10 77,89
<
30 A
20 ~
10
0
adiabter Reaktor Isothermreaktor (260°C)
Variante 2.3

OH2 OCO2 OCH4

Abbildung 38: Vergleich der Produktgaszusammensetzungen (trocken) des am besten geeigneten
Isothermreaktors und des adiabaten Reaktors. Die CO-Konzentration ist 20 ppm.
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Fir die betrachtete Anwendung einer CO-Entfernungseinheit innerhalb der Brenn-
gaskonditionierung einer PEM-Brennstoffzellenheizung sind sowohl der adiabate als
auch der Isothermreaktor geeignet. Der Isothermreaktor ist schon wegen des
geringeren verfahrenstechnischen Aufwands — es ist keine Zwischenkihlung not-
wendig — gegenuber dem adiabaten Reaktor zu favorisieren. Mit Hilfe der Metall-
wabentragern lasst sich ein naherungsweise isothermer Reaktor mit vertretbarem
Aufwand realisieren (siehe Kap. 4.1.2). Durch Erhéhung der Anzahl der
Reaktionsrohre (Katalysatorwaben) kann der Reaktor an eine beliebig hohe Leistung
angepasst werden.
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6 Zusammenfassung

Ziel des Projektes war es, Moglichkeiten zur Druckverlustreduzierung im Brenngas-
konditionierungsteil eines stationaren PEM-Brennstoffzellenheizsystems aufzuzei-
gen. In diesem Zusammenhang sollte das Potential metallischer Wabentrager naher
untersucht werden.

Katalysatorauswabhl

Es wurden metallische Katalysatorwaben mit den in einer Vorauswahl gefundenen
Systemen Au/CeO/Al,O3, Pt/Ru/CeO,/Al;03, Ru/Al,0sund Cu/ZnO/Al,O3 auf ihr CO-
Umsatzverhalten bei den Betriebsbedingungen eines Brennstoffzellenheizsystems
untersucht. Es zeigte sich, dass der Cu/ZnO/Al,Os-Katalysator die hdchste CO-
Umsatzaktivitat bei einer gleichzeitig sehr hohen Selektivitat bzgl. der WGS-Reaktion
aufweist. Trotzdem hat dieses System noch Potential fir eine weitere Aktivitatsstei-
gerung durch katalysatortechnische Optimierungsarbeiten. Ein Nachteil ist die not-
wendige Aktivierung des Cu/ZnO/Al,O3-Katalysators vor dem Einsatz, diese ist aller-
dings auch bei den zusatzlich in’s Gesprach gebrachten Gold-Katalysatoren notwen-
dig. Fur die industrielle Anwendung gibt es vorreduzierte und stabilisierte
Cu/ZnO/Al,O3-Katalysatoren, wodurch eine Vorbehandlung des Katalysators im Sys-
tem entfallen wirde [10]. Dem pyrophoren Verhalten des heillen Katalysators beim
Kontakt mit Luftsauerstoff, womit beim An- und Abfahren des PEM-
Brennstoffzellenheizsystems zu rechnen ist, kann durch verfahrenstechnische Mal}-
nahmen, wie dem Inertisieren des Systems mit unreformiertem Erdgas entgegenge-
wirkt werden. Eine aussichtsreiche Alternative zu Cu/ZnO/Al,O3 kodnnte
Pt/Ru/CeO,/Al,03 sein.

Potential metallischer Waben

Im Vergleich mit herkdbmmlichen Katalysatorschuttungen kann bei Wabenreaktoren
mit einem um ein bis zwei Grélkenordnungen tiefer liegenden Druckverlust bei glei-
cher Schitthéhe gerechnet werden (bei gleichem Oberflachen- zu Volumenverhalt-
nis).

Weitere Vorteile der metallischen Katalysatorwaben liegen in der besseren Warme-
leitfahigkeit. Aufgrund der Geometrie des Katalysatortragers kann die Reaktions-
warme, die in der Katalysatorschicht frei wird, schnell und effektiv durch das Wa-
benmaterial abgefuhrt werden. Durch Optimieren der Kanaldurchmessergré3en und
Verwendung besser leitender Materialien ist eine weitere Effizienzsteigerung zu er-
warten. Allein durch den Ersatz des verwendeten Wabenmaterials durch Kupfer, wird
die effektive Warmeleitfahigkeit um 2 bis 3 GréRenordnungen gesteigert.

Hinsichtlich der Temperaturfihrung bietet die geometrische Struktur der Waben auch
Vorzluge. So lassen sich verschiedene Warmeubertragerkonfigurationen, wie z.B.
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Rohrblndelwarmeubertrager, Mantelkuhlung oder Hordenkthlung, mit relativ wenig
Aufwand in den Reaktor integrieren.

Beim Einsatz metallischer Wabentrager ist darauf zu achten, dass eine schmale Ver-
teilung der Wabenkanaldurchmesser vorliegt, da die Gasverweilzeiten in allen Kana-
len moglichst gleich sein sollten, um einen hohen Umsatzgrad realisieren zu konnen.

Reaktionsfihrung

Um verschiedene Temperaturfihrungen entlang des Reaktors miteinander verglei-
chen und bewerten zu kénnen, wurden verschiedene Varianten basierend auf expe-
rimentell ermittelten Reaktionskinetiken simuliert. Dadurch, dass die Temperatur am
Ausgang des WGS- und am Eingang des Methanisierungsreaktors gleich gehalten
wurde, konnte auf einen Warmeubertrager zwischen den Reaktoren verzichtet wer-
den. Fur die Simulationen wurden die Reaktormodelle fir den WGS- und den Metha-
nisierungsreaktor miteinander gekoppelt. Bei gleichen Randbedingungen wurden die
Reaktorlangen und die Produktgaszusammensetzungen von isothermen, adiabaten
und ,optimalen“ (der Reaktionskinetik angepasste Temperatur) Betriebsweisen un-
terschiedlicher Temperaturniveaus miteinander verglichen.

Aufgrund der Simulationsergebnisse wird unter Berlcksichtigung der Einsatzberei-
che der Katalysatoren und der erreichbaren Wasserstoffkonzentration im Produktgas
eine isotherme Betriebsweise beider Reaktoren zwischen 240 und 260°C vorge-
schlagen. Letzteres Temperaturniveau bietet den Vorteil eines um ca. 30 % reduzier-
ten Reaktorvolumens. Dabei ist allerdings noch zu untersuchen, inwieweit die Kata-
lysatorstandzeit durch die hohere Temperatur beeintrachtigt wird. Die in aktuellen
Brennstoffzellensystemen eingesetzten Reaktoren werden bei 240 °C betrieben [2].
Der Gesamtdruckverlust liegt im vorgeschlagenen Betriebsbereich bei weniger als 4
mbar fir die gesamte CO-Entfernungseinheit.

Schlussfolgerung

Metallische Wabenreaktoren stellen durch den sehr geringen Druckverlust fur die
betrachtete Anwendung eine interessante Alternative zu herkdmmlichen Katalysator-
schittungen dar. Durch ihren Einsatz kann auf eine Kompression des Prozessgases
verzichtet werden. Hierdurch verringert sich der parasitare Energieverbrauch, und
somit steigt der Gesamtwirkungsgrad des PEM- Brennstoffzellenheizsystems.

Durch den Einsatz von metallischen Wabenreaktoren, die mit Cu/ZnO/Al,O3 als Kata-
lysator fur die WGS-Reaktion beschichtet sind, ist es mdglich, auf die HTS-Stufe zu
verzichten. Hierdurch kann auf einen Reaktor und auf einen Warmedulbertrager ver-
zichtet werden. Die Austrittstemperatur des WGS-Reaktors liegt im Betriebsfenster
des fur die Feinreinigung eingesetzten Methanisierungs-Katalysators, wodurch
nochmals auf einen Warmeubertrager verzichtet werden kann.
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8 Symbolverzeichnis

Lateinische Symbole

Symbol
A

Cp

Bezeichnung
Flache

Isobare spezifische Warmekapazitat

Durchmesser

Energie

Enthalpie

Gas Hourly Space Velocity

Gleichgewichtskonstante

Lange
Masse
Stoffmenge

Integrale Reaktorselektivitat

Temperatur

Geschwindigkeit in x-Richtung

Innere Energie

Umsatz, stationar

Geschwindigkeit in y-Richtung

Volumen

Geschwindigkeit in z-Richtung

Definition
L2

i(a_Hj
m dT p=konst

L
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U+pV

V(DN

VReaktion

i=1 \ Pstandard
Basisgrol3e
Basisgro3e
Basisgro3e

r'I@l ) _n¢

j,en j,aus

n(I)i,ein_nq)'

I, aus

Basisgrol3e
dL
dt

SE

n,—n
nO

dL

dt
L3
dL

dt

Einheit
m2

JI(kg K)

kg

mol

m/s

m/s

m/s
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X Raumkoordinate in x-Richtung L m

y Raumkoordinate in y-Richtung L m

Yi Stoffmengenanteil n -
ng&s

z Raumkoordinate in z-Richtung L m

Griechische Symbole

Symbol Bezeichnung Definition Einheit
€ Porositat des Katalysators Voore.xat
VgeorrHr.,Kat
n Dynamische Viskositat T kg/(m s)
ou/ady
A Warmeleitfahigkeit “Ep 1 W/(m K)
A dT
dx
A Effektive Warmeleitfahig- _E¢p 1 W/(m K)
keit A dT
dx
P Dichte m kg/m?®
Vv
1 Verweilzeit Vi s
V¢ges
Tmod modifizierte Verweilzeit Mo (kg s)/m3
Vo
) Temperatur T -27315K °C
"® Stoffmengentransportstrom  dn mol/s
dt
Vo Volumentransportstrom av m?3/s
dt
¥ Leerraumanteil Vieer shitung
V

ges, Schittung



Dimensionslose Kennzahlen

Symbol
Bo

Re

Indices
Index
AK
aus
axial
ein
ges

i

J

Kat
leer
mod

radial

Abkurzungen
Index

Bz

CFD

DR

ICP-OES

HDS
HT
HTS

Bezeichnung Definition
Bodensteinzahl u-L

Dax
Reynoldszahl p-u-d

n

Bedeutung
Aktivkomponente
Austritt

in axiale Richtung
Eintritt

Gesamt

Spezies

Spezies
Katalysator
Leerraum
modifiziert

in radiale Richtung

Bedeutung

Brennstoffzelle

Computational Fluid Dynamics

Dampfreformer

Inductively Coupled Plasma Optical Emission Spectrometry
optischen Emissionsspektrometrie

Hydrierende Entschwefelung (Hydrodesulfurization)

High Temperature

High Temperature shift
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LT Low Temperature

LTS Low Temperature Shift

Meth. Methanisierung

PEM Polymerelektrolytbrennstoffzelle
R Reaktor

RFA Roéntgenfluoreszenzanalyse
SelMeth. Selektive Methanisierung

WGS Watergas Shift
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A.1 Analysen der getesteten Katalysatoren

Die Katalysatorbeschichtung der Waben erwies sich als mechanisch sehr stabil. Erst
durch Hdmmern auf die Wabe konnten geringe Mengen (> 5 mg) der Beschichtung
abgelost werden. Die Proben wurden am Forschungszentrum Karlsruhe am Institut
fur Materialforschung 1 analysiert. Die Proben wurden in einem Sauregemisch mit-
tels eines Mikrowellendruckaufschlusses in Losung gebracht. Die mit * gekennzeich-
neten Elemente wurden mit der semiquantitativen ICP-OES Multielementanalyse, die
mit ** gekennzeichneten mit der RFA quantifiziert. Die Analysenergebnisse aus der
ICP-OES konnen aufgrund der nicht angepassten Matrices und Konzentrationen der
Kalibrierldsungen mit einem maximalen relativen Fehler von + 30 % behaftet sein. Mit
der RFA wurden aufRerdem in allen Proben S, Cl und Si als Verunreinigung detek-
tiert. Deren Massenanteile liegen zwischen 0,01 und 1,0 %

Tabelle 13: Elementarzusammensetzungen der getesten WGS-Katalysatoren.

Gold PtRu_01 PtRu_02 Ru CuznO_1 CuznO_2 | Cu/zZnO/Al»03
(Mischprobe) (Pulver)
% % % % % % %
cu” 0,12+0,04 | <0,02 <0,02 <0,02 13,97 £ 0,65 26,34 £ 37,87 £
120, ) ) ) 9710, 0.49 028
Zn* 53,24 39,890 % 22,14 ¢
<0,02 <0,02 <0,02 <0,02 T T T
0,33 0,79 0,13
Au* 0,65+0,02| <0,02 <0,02 <0,02 <0,02 <0,02 <0,02
Pt* 140t
<0,02 3,47 £ 0,08 0.07 <0,02 <0,02 < 0,02 <0,02
Ru* 0,22+
<0,02 1,29+ 0,01 0.04 9,75+1,08 <0,02 <0,02 <0,02
Al* 22,48 + 11,91+ 9,45+ 15,57
! ! ' ) 4,03+0,42| 4,94+£0,18 9,21+£0,13
0,30 0,33 0,75 0,42 ' ' ' ' ' '
Ce* 22,50 = 33,96 = 345+ 0,04
' ' ' <0,02 2,10+£0,24 | 2,47+0,08 '
0,47 0,64 1,11 0,003
Ag** 0,55 0,52 0,70 0,26 0,028 0,02 < 0,02
Ba** 0,002 0,008 0,006 0,002 < 0,002 < 0,002 <0,02
Ca** 0,015 0,021 0,007 0,017 < 0,01 < 0,01 0,014
Co < 0,001 < 0,001 < 0,001 0,026 < 0,001 < 0,001 < 0,001
Cr** 0,56 0,30 1,3 0,24 0,018 0,034 <0,01
Gold PtRu_01 PtRu_02 Ru CuznO_1 CuzZnO_2 | Cu/ZnO/Al;O3
(Mischprobe) (Pulver)
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% % % % % % %
Fe** 1,8 0,91 3,6 0,82 0,034 0,054 0,19
Hf** < 0,003 0,16 < 0,003 < 0,003 < 0,002 < 0,002 < 0,002
K** < 0,005 0,016 < 0,005 < 0,005 <0,01 <0,01 0,086
Mg** 0,025 0,24 0,036 0,011 0,005 0,006 0,006
Mn** 0,013 0,016 0,013 0,013 < 0,001 < 0,001 < 0,001
Na** 0,034 0,072 0,026 0,043 0,016 0,018 0,037
Ni** 0,58 0,53 0,71 0,026 0,022 0,017 0,005
Pd** <0,02 0,046 0,045 < 0,005 < 0,005 < 0,005 < 0,005
Ti** 0,009 0,015 <0,01 13,3 0,004 0,004 < 0,002
\Vadd 0,010 <0,01 <0,01 <0,01 <0,01 <0,01 <0,01
Y+ < 0,004 0,005 < 0,004 0,006 < 0,004 < 0,004 < 0,004
Ybh** < 0,002 0,009 0,005 < 0,002 < 0,002 < 0,002 < 0,002
Zr*x 0,008 7.4 7,0 0,01 < 0,005 < 0,005 < 0,005

Die hohen Gehalte an Fe, Cr und Ni deuten auf eine Verunreinigung der Proben
durch Stahlpartikel wahrend der Probenahme hin.

A.2 Ableitung der Eduktgas-Zusammensetzung fur die WGS-
Reaktion

Fir die experimentellen Untersuchungen sowie fur die Modellierung des WGS-
Reaktor musste die Zusammensetzung eines Eduktgases definiert werden. Die Zu-
sammensetzung wurde generiert, indem ausgehend von den Zusammensetzungen
zweier Erdgase, Russland und Nordsee Il [1], die jeweilige thermodynamische
Gleichgewichtszusammensetzung bei der Dampfreformierung als Funktion der Tem-
peratur berechnet wurde. Fur die thermodynamischen Berechnungen wurde von ei-
nem S/C-Stoffmengenverhaltnis von 3 und von einem Betrieb des Prozesses bei 1
bar ausgegangen. Bei diesen Betriebsbedingungen wird die hochste Wasserstoff-
ausbeute bei einer Temperatur von ca. 700°C erreicht.

FUr die Zusammensetzung des Modellgases wurden nur die Hauptkomponenten der
beiden Reformatgase berlcksichtigt und arithmetisch  gemittelt.  Trotz
Vernachlassigung der Spurenkomponenten kann die reale Gaszusammensetzung
gut beschrieben werden, siehe Tabelle 14.
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Tabelle 14: Eduktgaszusammensetzung der WGS im thermodynamischen Gleichgewicht bei einer
Reformiertemperatur von 700°C. Die Zusammensetzung des Modellgases ergibt sich als Mittelwert
der Hauptkomponenten der Reformatgase der zwei genannten Erdgase.

Vol.-%

Komponente Russland Nordsee I Modellgas
H,O 27,05 27,56 27,36 £0,23
CH4 0,50 0,46 0,48 £0,01

N2 0,13 0,22
CaHs 6,20E-7 5,56E-7
CsHs 3,25E-12 2,79E-12
C4H1o 1,64E-17 1,35E-17

CO; 7,18 7,53 7,36 £0,18
Hy 55,97 54,95 55,56 +0,51
CO 9,17 9,27 9,24 +0,05

Die Vorgehensweise wurde ausfuhrlich in [29] dargestellt.

A.3 Abschatzung der Warmeleitfahigkeit der Kanalwand des Wa-
bentragers

Aus der Auswertung des Photos der Stirnseite der mit Al,O3 beschichteten Wabe
(Abbildung 28) ergibt sich eine mittlere Wandstarke der Wabe von 200 um. Die
Wandstarke setzt sich aus der Dicke der metallischen Folie (50 pym) (Werkstoff:
1.4767) und zweimal der Dicke der Al,Os-Schicht zusammen. Es ergibt sich somit
eine mittlere Al,O3-Schichtdicke von 75 pym.

Fir die Berechnung der Warmeleitfahigkeit der kompletten Kanalwand Awang Wird von
einer ebenen Wand ausgegangen. Die Warmeleitfahigkeit berechnet sich nach:

I-'\Nand
2 Lao, | Legie (Gl. 24)
//i’A|203 /?'Folie

ﬂWand=(

Die Warmeleitfahigkeit von Al,O3 Aaos liegt im betrachteten Temperaturbereich zwi-
schen 25 und 30 W/(m K), die der Edelstahlfolie Aroie zwischen 12,4 und 13,9
W/(m K) [40]. Mit Gleichung (Gl. 24) berechnet sich die Warmeleitfahigkeit der kom-
pletten Wand zu 20 W/(m K).
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