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Symbolverzeichnis

Grofle lateinische Symbole

Ak, — Vorfaktor zur reduzierten Beschreibung der temperaturabhéngigen

Gleichgewichtskonstante (Reformierungsseite), Bruttoreaktion [

[\

flat
Al

, m freier Fluidquerschnitt in Kanal i, Bereich ohne Stege
A7 m? freier Fluidquerschnitt in Kanal 4, Bereich mit Stegen
Arip m? Oberflache eines Steges (Gl. 6.9)
Af(;{’li“t m? Querschnitt der Feststoffphase, Blechstruktur ¢, Bereich ohne Stege
Afo’;llb m? Querschnitt der Feststoffphase, Blechstruktur ¢, Bereich mit Stegen
D sp ’%2 Binérer Diffusionskoeffizient zur Stofftransportbeschreibung [Kanal i]
D.s¢ ng Effektiver axialer Dispersionskoeffizient (PDEX-Modell, beide Kanéle)
Egst’l % Aktivierungsenergie in Kanal ¢, optional: Bruttoreaktion [
Ky, - Thermodyn. Gleichgewichtskonstante der Reaktion [, molbezogen

(Reformierungsseite, bezogen auf 10° Pa, Temperaturfunktion)
M, kﬁfol Molmasse der Fluidkomponente k
Mot i k:fol Molmasse des Fluidgemisches, Kanal ¢, ortsabhéngig
MtOOt’Z- k:fol Molmasse des Fluidgemisches, Kanal i, Reaktoreintritt
Papz W elektrische Leistungsabgabe einer Brennstoffzelle
ng,maz W freigesetzte Reaktionswérme bei Vollumsatz, Oxidation
Qs Romaz W maximaler Warmebedarf der Methan-Dampfreformierung
R, knfc‘)]l w  allgemeine, molare Gaskonstante
T K Temperatur, allgemein
K K Mittlere Fluidtemperatur, Kanal ¢
T K Mittlere Wandtemperatur des Feststoffes, Blechstruktur ¢
Tiref K Bezugstemperatur zur Reparametrierung des Arrheniusansatzes, Kanal i
Th K Bezugstemperatur der Stoffdaten
U; allgemeines Symbol fiir eine Zustandsgrofie, bezogen auf Kanal i (Tab. 6.2)
Ubatn m Katalytisch beschichteter Kanalumfang, Kinetikreaktor r (Reformierung)
Ubate ™ Katalytisch beschichteter Kanalumfang, Kinetikreaktor r (Oxidation)
Uélaattz m Katalyt. Umfang des Kanals i im Bereich ohne Stege (=sm04)
hyom Katalyt. Umfang des Kanals 7 im Bereich der Stege

Vko 7% Volumenstrom der Fluidkomponente k, Reaktoreintritt (STP)

“/t?)m mi Volumenstrom, Reaktoreintritt, bezogen auf alle Parallelkanéle, Struktur ¢




Dimensionslose Kennzahlen

a)%h Nusselt-Zahl. Warmeiibergang, Kanal ¢, Bereich ohne Stege
"i\% Nusselt-Zahl. Warmeiibergang, Kanal i, Bereich mit Stegen (berippt)
g’—;”f Péclet-Zahl. Beziige: ax. Dispersionskoeffzient D.ss, hydr. Durchmesser

(hier:) Verhéltnis zwischen Konvektions- und Diffusionstransport

% Prandtl-Zahl

eomdn R eynolds-Zahl

n
75— Schmidt-Zahl
PLAB
% Sherwood-Zahl. Stoffiibergang, Kanal i, Bereich ohne Stege
% Sherwood-Zahl. Stoffiibergang, Kanal i, Bereich mit Stegen (berippt)
Dﬁ/fB Sherwood-Zahl. Stoffiibergang, Formulierung bezogen auf Ortskoordinate z

Kleine lateinische Symbole

a17-]

b
bl

— Faktor zur reduzierten Beschreibung der temperaturabhéngigen
Gleichgewichtskonstanten (Reformierungsseite)

m  Breite der Stege (bg;, Abb. 6.2) / kanalbegrenzenden Rippen, Blechstruktur ¢

% prozentualer Molanteil der Fluidkomponente k, Fluidphase

e molare Konzentration der Fluidkomponente k, Fluidphase

e molare Konzentration der Fluidkomponente k, Wand

spez. Warmekapazitét (Gemisch) bei konstantem Druck, Fluidraum Kanal i

= spez. Wiarmekapazitit des Feststoffes

m  hydraulischer Kanaldurchmesser (freier Gasraum)

— Zahlvariable (Anzahl zur Parameterschéitzung einbezogener Messungen)

m  Hohe des freien Fluidquerschnittes eines Kanals, Blechstruktur ¢

Hiufigkeitsfaktor [Hinreaktion [, Kanal i, temperaturabhéngig

Héufigkeitsfaktor [Riickreaktion {], Kanal 1, temperaturabhéingig
-mol - Hiufigkeitsfaktor, katalytische Oxidation (Kanal 2, T— 00)

priiexponentieller Faktor [Reaktion ], Kanal 4, bezogen auf 77/

Gesamtlauflinge zur Integration im Modell zur indirekt-autothermen Kopplung

thermische Einlauflange

m

m

m  hydrodynamische Einlauflange

%‘7 Massenstrom durch einen Einzelkanal der Blechstruktur ¢
kg

Gesamt-Massenstrom in einer Blechstruktur ¢
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mol
mol
mol

mol

Pa
Pa

mol

2
MGeoS

ortsabhéngiger Molenstrom der Fluidkomponente k
Molenstrom der Fluidkomponente k£ im Reaktoreintritt
ortsabhéngiger Gesamtmolenstrom im Kanal ¢
Gesamtmolenstrom im Reaktoreintritt, Kanal ¢
Gesamtdruck (Absolutdruck) als Bezugspunkt fiir Stoffwerte
Gesamtdruck (Absolutdruck) [Kanal ]

Reaktionsrate in Kanal i, [Heterogen-Reaktion (]

Vektor der Zustrombedingungen, Versuche e (Gl. 4.15)

Gesamthohe der Bleches, Blechstruktur ¢

verbleibende Blechstirke unterhalb eines Kanals, Blechstruktur ¢
Gesamtbreite der untersuchten Zwei-Kanal-Anordnung (PDEX-Modell)
Hohe Gasraum: Stegoberseite, Unterseite Blechstruktur (Abb. 6.3)
Mittlere Stromungsgeschwindigkeit

Ortskoordinate: Anfang katalyt. Beschichtungen (Oxidation, Kap. 7)
Ortskoordinate: Anfang/Ende katalytischer Beschichtungen (Reformierung)
Massenanteil Fluidphase: Reaktoreintritt, Komponente £k, Kanal i
Massenanteil Fluidphase: ortsabhéngig, Methan, Kanal ¢

Massenanteil Katalysatoroberfliache: ortsabhéngig, Methan, Kanal ¢
Massenanteil Fluidphase: ortsabhéngig, Wasserstoff, Kanal 1
Massenanteil Katalysatoroberfliche: ortsabhéngig, Wasserstoff, Kanal 1
Molanteil der Fluidkomponente k, ortsabhéngig bzw. im Gleichgewicht
Molanteil der Fluidkomponente k, Reaktoreintritt

Molanteil: Fluidkomponente £, Kanal i im Oxidationsmittelstrom (Luft)
Axiale Ortskoordinate (Reaktormodelle)

Kleine griechische Symbole

flat
a;

kW

w|3 ]33

Wiérmeiibergangskoeffizient Kanal @ - Feststoff, Bereich ohne Stege
Wirmeitibergangskoeffizient Kanal i - Feststoff, Bereich mit Stegen
Pseudo-Warmeiibergangskoeffizient Steg - Reaktionslage, Kanal ¢
Stoffiibergangskoeffizient Kanal i - Katalysator, Bereich mit Rippen
Stoffiibergangskoeffizient Kanal i - Katalysator, Bereich ohne Rippen
PpEx-Reaktormodell: Geometriekennzeichnung, vgl. Tabelle 6.6 (Kap. 6.5)
dynamische Viskositét der Fluidmischung, Reaktoreintritt, Kanal ¢
Verhéltnis des katalytisch beschichteten Kanalumfangs zum

geometrischen Kanalumfang in Kanal i, Reaktor r

effektive axiale Wérmedispersion in der Gasphase (beide Kanile)
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Aot 2= Wirmeleitfihigkeit des Gasgemisches in Kanal

A % Wirmeleitfihigkeit der metallischen Feststoffphase

Aoz - Oxidationsverhéltnis im Reaktoreintritt:
dosierte / stéchiometrisch benotigte Menge an Oxidationsmittel

) — PDEX-Reaktormodell: Geometriekennzeichnung (Kap. 6.5, Tab. 6.6)

Dot % Gemischdichte im Fluidraum, Kanal ¢

p; % Dichte der metallischen Feststoffphase, Kanal ¢

ngt’l — stochiometrischer Koeffizient: Komponente £ in Heterogenreaktion [, Kanal ¢
Edukte: negativ, Produkte: positiv

T s Verweilzeit, bezogen auf isotherme Bedingungen

9 K Temperatur, allgemein

Cr[,i) — Ausbeute (simulierte Werte) von Komponenten k [Kanal ]

ékm —  Ausbeute (Basis: Messwerte) von Komponenten k [Kanal ]

& —  Umsatz (Basis: Messwerte) der Fluidkomponenten &k [Kanal i

Grofle griechische Symbole

AGY, LI freie Standard-Bildungsenthalpie (Reaktion [, Kanal 1)

mol

AGY, &I freie Reaktionsenthalpie (Reaktion I, Kanal 1)

mol

AHE?: 1 kL Reaktionsenthalpie der Reaktion [ in Kanal 4 / Blechstruktur ¢ bei T=1073 K

mol

AHY, EL Reaktionsenthalpie bei Standardbedingungen (p=10° Pa) und Temperatur ¢

mol



VIII

Begriffsdefinitionen, Abkiirzungen

DAGL, DAE
Katalysatorsystem

KW
Mikrostruktur

direkt autotherm

indirekt autotherm

PEM
Reaktorwerkstoff

Reaktionssystem

S/C

ScCim

Schliisselkomponenten

STP
Temperaturfeld

trocken, tr.

washcoat

Diffential-Algebraisches Gleichungssystem,

Differential-Algebraic Fquation

Tragerwerkstoff und Aktivkomponente (z.B. ein Edelmetall),

deren Zusammenwirken die katalytischen Eigenschaften definiert
Kohlenwasserstoff

(hier:) Blechstruktur mit durchstromten Fluidquerschnitten,

die einen hydraulischen Durchmesser kleiner 1 mm besitzen
Kopplung einer exothermen sowie einer endothermen Reaktion

in einem Reaktor bei Reaktionsdurchfithrung im gleichen Volumen
Kopplung einer exothermen sowie einer endothermen Reaktion

in einem Reaktor bei rdumlich getrennter Durchfiihrung

des Prozessschritte (indirekter Warmetausch)
Polymer-Elektrolyt-Membran. Protonenleitende Kunststoff-Membran,
genutzt in wasserstoffbetriebenen Brennstoffzellen
"Substratmaterial” (hier: metallischer Werkstoff) zur Aufbringung
des Katalysatorsystems

Gesamtheit der Teil-/Bruttoreaktionen je Blechstruktur, hier:
Reaktionssysteme Katalytische Verbrennung, Dampf-Reformierung
molares Steam-to-Carbon-Verhiltnis (Reformierung, Eduktstrom)
Stromung [cm?/min| bei Standardbedingungen (siehe: STP)
Ausgewihlte Fluidkomponenten zur eindeutigen Beschreibung

der Gemischzusammensetzung

Standardbedingungen: 0°C, p=0.1 MPa.

ortsabhéngiger Temperaturverlauf im Reaktor, hier: 1-D-Betrachtung
Gasanalytikmesswerte nach Auskondensation des Wasserdampfes
in der Produktgasmischung (vgl. Diagrammdarstellungen)
hochporoser Keramikwerkstoff (Trégerwerkstoff), hier ortsabhingig
auf das Wandmaterial aufgebracht.

Die Aktivkomponente wird hier als eingeschlossen betrachtet.
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Summary

Stationary fuel cell systems offer a chance to produce electricity, independent from a
power grid. There are several applications in the field of telecommunications infrastructure
and remote housing which emphasise the need for a compact and reliable power source.
Worldwide extensive research has been started in the last few years to develop components
for small fuel cell systems. These systems are typically aimed at producing less than
about 10 kW electrical power. The fuel cells are mostly based on a polymer-electrolyte
membrane (PEM) which requires a hydrogen-containing process stream with less than
100 ppm carbon monoxide. Today most of the approaches favor a reforming reactor to
produce hydrogen from hydrocarbons. Specifically, natural gas, which is composed mostly

of methane, represents an energy carrier with widespread availibility.

This work aims at the development of a compact steam reformer for stationary fuel
cell systems producing a hydrogen-rich process stream from methane and water. The
advantage of the steam reforming process compared to other reforming processes is the
high concentration of hydrogen in the product stream. Anode off-gas from the fuel-cell
can be used for heating this highly endothermic reaction. The steam reforming process is
a well established standard process to generate a synthesis gas mixture in the chemical
industry. The corresponding, heterogeneously catalysed reactions are carried out in large-
scale tubular reactors. The enthalpy to drive these reactions is supplied by flame burners.
In existing small-scale prototype reformers typically the reactor size has been scaled down
without changing the heating concept. There is, therefore, a need for improvement of
these small-scale systems in terms of compactness, weight, durability and distributed

heat supply to the reforming section.

To reach a high degree of compactness, the goal of this work is the close integration
between the endothermic reaction and the supply of the reaction enthalpy via a catalytic
combustion reaction. The combustion of methane is chosen to provide the heat to drive
the steam reforming reactions. The highly exothermic combustion enthalpy of about 800
kJ/mol is nearly four times higher than the enthalpy of the methane steam reforming
reactions. Both reactions have to be carried out in the high-temperature range. Therefore,
the operating temperature window of the thermally coupled reactor system lies in the
range between 700 -1000 °C.

Several attempts have been made to develop a reactor that enables the integration of
fast, high temperature reactions with high reaction enthalpies. Up to now the distributed
release of the combustion heat is a challenging task if conventional monolithic reactor

geometries are used. The reaction zones of the reforming and the combustion process
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carried out in adjacent channels tend to separate. Fuel distribution concepts have been
proposed to limit the evolving maximum temperature by means of a locally distributed

release of the heat of combustion.

It is well known that homogenous reaction pathways gain relevance in the catalytic com-
bustion process at temperatures above 750 °C and that sufficiently large residence times
or back-mixing are a necessary prerequisite for the initiation of homogeneous gas-phase
combustion. Previous works have shown that the behaviour of a thermally coupled reactor
system might be improved using a wall material which is space-dependent catalytically
coated. For example, Frauhammer proposed a pre-reaction zone for the combustion reac-

tion in a counter-current reactor configuration [1].

Preliminary simulation studies show a high sensitivity of a thermally coupled reactor
concerning the reaction kinetics in a co-current flow configuration and even more so in
the countercurrent reactor. Therefore, it can be summarised that the compact integration
of these two high-temperature processes in a single reactor has to be based on a thorough
understanding of the reaction parameters which characterise the temperature and space
dependent heat generation and the heat absorption of both coupled reaction systems.
Therefore, this work is divided into two parts. In the experimental section, kinetic data
are derived to describe both the steam reforming reactions and the catalytic combus-
tion reaction of methane. For that purpose, high-temperature stable, microstructured
reactors have been constructed. The kinetic information is used for the simulation of the
thermally coupled process. In the following sections, the experimental procedure and the

corresponding results are summarised.

1. Steam-reforming of methane

For the kinetic analysis of the steam reforming process, an electrically heated isothermal
flat-plate reactor is designed. Additionally, kinetic data are derived using a microstruc-
tured reactor. Electrical heating by resistance wire is possible up to 800 °C in order to
achieve isothermal conditions. Residence times in the range of 5 ms are accessible in the
microstructured reactor. The corresponding geometry equals a catalytic wall reactor with
18 rectangular channels in parallel. The channel cross-section is in the range of 2 mm x
0.35 mm. The catalytically coated channel length of the microstructured reactor is 92 mm.
The metallic reactor housing of both reactors is electrically heated in three independently

controlled zones.

Using both reactor geometries, the following results can be reported for the steam refor-

ming process:

e The microstructured reactor used allowed the access to significantly lower residence
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times compared to the flat-plate reactor. Therefore, the temperature range in which
the reaction is not limited by equilibrium but by reaction kinetics can be extended
from 610 °C (using a flat-plate reactor) to temperatures up to 750 °C. Due to
the small channel geometries, the reactions are not influenced by mass transfer

limitations.

e The highly endothermic reactions which occur in the steam reforming process of
methane are known to be heat-transfer limited. The residence time in the industrial
process is about 5 s. Pellet-type, supported nickel catalysts are used. In this work,
employing a precious metal catalyst and sufficiently small channel geometries, it
could be demonstrated that there is no kinetic limitation. Nearly full equilibrium
conversion is possible employing small reactors and residence times in the range of
only 10-20 ms in a temperature range between 700-800 °C. This shows that cata-
lytically coated metallic wall reactors can be used for the steam reforming process
yielding a high degree of compactness. A prerequisite is the adequate supply of heat

to the reforming section.

2. Catalytic combustion of methane

The kinetic analysis concerning the methane combustion reaction has been carried out
in a microstructured reactor. In the following, the reasons for the selection of this reac-
tor type are explained. Conventional structured reactor geometries like monoliths have
limitations with regard to kinetic analysis. The very high reaction enthalpy of the combus-
tion process forces kinetic experiments to be conducted at lower temperatures and lower
concentrations compared to the conditions of the corresponding applications. Used for
highly exothermic reactions, monolith reactors can generate spatially steep temperature
gradients. The temperature field in such a distributed system with high space dependant
gradients is difficult to evaluate for the kinetic analysis. Catalytic plate reactors facilitate
the kinetic analysis by reducing these gradients: The improved heat conductivity of the
metallic walls compared to silicate ceramics like cordierite reduces the space-dependant
temperature gradients. In recent years, special attention has been drawn to reactors using
microstructured geometries since they offer the opportunity to suppress homogeneous

combustion.

For the combustion of methane a specific microstructured reactor is constructed. This
reactor combines a comparatively small channel cross-section (2 mm x 0.35 mm) with a
relatively high cross-section of the surrounding metallic wall material (thickness of 9 mm,

catalyst washcoated on channel surface). 18 channels are arranged in parallel.

This work investigates if this reactor can offer significant advantages if applied for high-

ly exothermic reactions. Experiments are conducted using an exceptionally high molar
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fraction of methane in the range of 5% Vol. and an air/fuel ratio of 1.2 at the reac-
tor inlet which would be impossible without homogeneous ignition of the combustion in
conventional reactors of larger diameter. Low residence times in the range of 10 ms can
be achieved. In addition, the low channel cross-section increases mass and heat transfer
properties (heat transfer coefficient o ~ 500 W/m?K) between the gas phase and the
catalytically coated reactor walls significantly compared to conventional geometries. Low
temperature differences between the gas phase and the reactor wall are resulting. The
problem of overheating the catalytic material at atmospheric pressure, characterised by
reduced convective heat transfer, does not occur. The experimental results are summarized

as follows:

e Despite a high inlet concentration of 5% Vol. methane, the development of the
temperature profile could be controlled in every experimental condition. Considering
the measured temperatures along the channel length, the maximum temperature
changes of the metallic wall material were in the range of 5 °C/min at a fixed
position during transient conditions. The maximum temperature difference between
two thermocouple positions on the metallic reactor surface was in the range of less
than 80 °C (inlet temperature about 750 °C). This is indeed remarkable because a

reaction mixture with an adiabatic temperature rise in the range of 1200 °C is used.

e Nearly full conversion of the combustion reaction was attainable with a maximum
temperature of 850 °C at the reactor surface and a residence time of about 6 ms.
This data shows that a compact and distributed generation of heat via a catalytic

reaction is possible.

e The measured, time-dependant temperature profile in the reactor was interpolated
for the kinetics evaluation. The oxidation process was considered to be a first order
reaction concerning methane. Kinetic parameters are determined which allow the
calculcation of the exit conversion of methane, with an error of less than 5%, in the

temperature range of about 750-850 °C.

e Due to the relatively high heat conductivity of the metallic wall material and the
positioning of the catalytic material on the metallic wall, the catalyst temperature
changed slowly. Therefore, the constructed reactor can be considered as an appro-
priate tool for the kinetic analysis of high temperature reactions. The small cross-
section of the gas flow paths avoids possible mass and heat transport limitations in

the high temperature range.

3. Thermal coupling: Steam-reforming and catalytic combustion of methane

The experimental data form the basis for the simulation of the thermally coupled reactor
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system. This reactor concept aims at the close integration of the exothermic combustion
reaction with the steam reforming of methane which is achieved by the deposition of
the respective catalysts on the metallic walls. A one-dimensional model consisting of two
adjacent channels including the corresponding solid catalyst phases at the walls has been
developed. A model structure is selected which offers the possibility to change the heat
transfer properties to the neighbouring plate depending on the spatial coordinate. In
reality, different heat-transfer properties can be realised by using channel geometries with
or without ribs, which offer solid heat conduction between neighbouring plates. Also, the
definition of partially coated channel geometries is allowed both for the combustion and
the reforming channel. Based upon this model structure, simulation studies are carried
out. Different versions for a co-current configuration of the continuous flow reactor are
considered. The total length of the reaction zone of about 100 mm is kept constant.
Both parallel plates for the reforming and the combustion process contain 18 channels in

parallel. The results of the simulations are summarised as follows:

e The reaction engineering literature often quotes the excellent heat transfer behaviour
of catalytic plate reactor. Regarding this application, it was shown that very high
heat transfer rates between two adjacent, catalytically coated plates do not allow
for appropriate operating conditions because the reactor cools down due to the heat
withdrawn by the reforming reaction. Even a pre-reaction zone for the oxidation
reaction of 10 mm length before the beginning of the reforming catalyst zone does
not prevent this quenching. However, a pre-reaction zone of 15 mm length leads to
a run-away of the combustion with maximum temperatures of more than 1000 °C.
Obviously, the behaviour of this reactor configuration is over-sensitive to the position

of the catalytically coated zones.

e In a next step, a reactor geometry and a corresponding model with reduced heat
transfer properties in the core of the reactor was developed. This configuration leads
to an advantageous separation of the temperature profiles of the reforming and the
oxidation catalyst at adjacent plates. Again, a pre-reaction zone is implemented for
the oxidation reaction to provide a sufficiently high temperature at the beginning
of the reforming reaction zone. But now the catalytic coating of the plate for the
reforming section is interrupted after about 5 mm for a length of 30 mm. This
measure devides the withdrawal of heat into two spatially different zones and allows
the temperature profile of the combustion reaction to develop in between. This

provides a robust reactor configuration as a basis for further simulation studies:

e Simulation studies show that the reactor system offers robust operating conditions

with limited maximum temperatures if inlet temperatures in the range of about
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700-800 °C are used. Nearly full conversion is attainable in both reaction systems.
Additionally, the maximum temperatures in the reactor are expected to be less than
1000 °C, even with inlet temperatures of 800 °C, and less than 950 °C with inlet
temperatures of 750 °C. These results demonstrate the potential to carry out the

methane steam reforming reaction in a highly compact reactor.

A methane concentration of more than 5% Vol. is employed in the simulation stu-
dies. The special feature of the designed reactor system is a temperature controlled
combustion process without any further need for complex feed distribution systems
on the combustion side to limit the maximum temperatures. By a relatively high
wall thickness of the metallic plates (1.0 mm) the axial distribution of the heat

supplied and consumed is supported.

Considering the coupled process, the results show that the catalysts employed need
to have certain properties. Using a combustion catalyst with a relatively high activa-
tion energy of about 130 kJ/mol, a sensitive reactor behaviour concerning the inlet
temperatures of the process streams results. An activation energy of the exothermic
reaction in the range of 90 kJ/mol offers a strongly reduced degree of sensitivity
concerning the inlet temperatures. Thus, catalysts which offer a long-term stable,
comparably low degree of temperature sensitivity in the temperature range of 650-

950 °C are advantageous.

It has been shown that a decrease of the throughput can be used for a further re-
duction of the maximum temperature in the reactor. Therefore, an optimisation for
a given application has to consider the tolerated pressure drop of both coupled re-
actions, the reactor weight and the allowed maximum temperatures of the materials

used.

Due to the usage of partially coated reactor surfaces the catalyst coated area could
be reduced drastically for both reaction systems compared to a completely coated
channel geometry of the same length. On the combustion side, a reduction of the
coated area of more than 50 % is obtainable. On the reforming side, more than 70 %
of the catalytic material can be saved due to the usage of a one-sided and partially
coated catalytic substrate. These values are derived using the same catalytic activity

as measured in the experimental section of this work.

To summarise, the experimentally based simulation results show a very promising way

for the compact coupling of two reactions with high reaction enthalpies. The spatial

distribution of catalytic functions and the heat transport between the adjacent plates

(position of ribs) has allowed to develop a reactor system which enables the compact
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integration of the two high temperature reactions. Microstructured geometries limit the
temperature differences between the wall and gas phase on the combustion side. Their
benefits for kinetic evaluations of exothermal high-temperature reactions are shown. Very
low residence times are accessible which also support the suppression of homogeneous

reaction pathways in the catalytic combustion of methane.

Finally, to prove the concept, a thermally coupled reactor made of 11 metal sheets was
constructed. The geometrical data are adopted from the reactor model mentioned abo-
ve. Alternatingly, metal sheets with oxidation and reforming catalyst are stacked. The

experimental results are summarised as follows:

e A stable operating point with conversions about 99 % in both reaction systems
could be attained. On every plate coated for the oxidation reaction (size: 130 mm x

1 mm x 47 mm), a heating power of 35 W is released by the catalytic reaction;

e The comparison between simulation and experiment shows good agreement both
quantitatively and qualitatively: The predicted nearly full conversion has been re-
ached. Furthermore, the simulated temperatures are in accordance with the tem-
peratures measured on the reactor surface: At an operating temperature of about

800 °C, the difference is less than 40 °C for each thermocouple position;

e For the oxidation process, equivalent to the reactor simulations, a high inlet me-
thane concentration of 8 % Vol. was employed. This concentration is about 50 %
higher than the value used for the evaluation of the oxidation reaction alone. Even
with these conditions the temperatures along the reactor surface keep limited. As
predicted in the simulation studies, no run-away occurs. The maximum temperature

measured is 896 °C.

These experimental results emphasize the usefulness of the simulation model for the de-
velopment of the thermally coupled reactor. The benefits of combining small channel
geometries and a catalyst coating on a metallic wall with a high thickness could be ve-
rified for the oxidation process. The proposed, axially structured reactor concept can be

extended to other reactions with high reaction enthalpies.
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Zusammenfassung

Ziel der vorliegenden Arbeit ist der Entwurf eines kompakten Reaktors zur Synthesegaser-
zeugung mittels des Dampf-Reformierungsverfahrens. Zielanwendung ist die Wasserstoft-
erzeugung fiir dezentrale Brennstoffzellensysteme. Methan als Hauptbestandteil von Erd-
gas dient als Edukt. Der Warmebedarf des endothermen Reaktionsschrittes der Dampf-
Reformierung soll in thermischer Kopplung durch die katalytische Totaloxidation von
Methan gedeckt werden. Beide Hochtemperatur-Reaktionsschritte (Betriebstemperatur
700-950 °C) sollen kontinuierlich in einem Reaktor, jedoch in getrennten Reaktionsriu-
men, durchgefithrt werden. Zur konstruktiven Umsetzung wird eine Reaktorausfithrung
in Form eines katalytischen Plattenreaktors angestrebt, bei der sich parallele Stréomungs-

kanile fiir die Reformierung und Oxidation abwechseln.

Orientierende Simulationsrechnungen zu der beschriebenen Reaktorausfithrung zei-
gen, dass die verwendeten Kinetikparameter signifikante Auswirkungen auf das
Systemverhalten besitzen. Kinetikdaten zu dem hier eingesetzten edelmetallbasierten
Katalysatorsystem standen fiir die Dampf-Reformierung nicht zur Verfiigung. Auf-
grund der Streuung der berichteten Daten fiir die katalytische Oxidation kann eine
Ubernahme derartiger Daten nur zu einer eingeschrinkten Realitéitsnihe der Simu-
lationsergebnisse fithren. Zudem sind bisher keine Kinetikdaten ohne das Vorliegen
von Stofftransportlimitierungen unter der Nutzung hier eingesetzter, vergleichsweise
hoher Brenngaskonzentrationen von mindestens 5 Vol.-% Methan bei Umgebungsdruck
bekannt geworden. Daher wurden im experimentellen Teil der Arbeit zunéchst fiir
beide Reaktionen Brutto-Reaktionskinetiken bestimmt. Ziel war die Beschreibung der

Reaktionskinetik als Basis zur modellgestiitzten Untersuchung von Ausfithrungsvarianten.

Neben einem mehrzonig temperierten weitgehend isothermen Flachbettreaktor zur Un-
tersuchung der Methan-Dampfreformierung wurden fiir beide Teilreaktionen spezielle mi-
krostrukturierte Reaktoren fiir kinetische Untersuchungen konstruiert. Diese Reaktoren
weisen Kanalquerschnitte von zirka 2 mm x 0.35 mm auf. 18 Kaniéle werden parallel in
ein Blech mit 1 mm Wandstérke eingebracht. Die Reaktoren wurden als Integralreaktoren
im kinetisch limitierten Bereich betrieben, der nur zirka 100 °C niedriger liegt als die Be-
triebstemperatur von zirka 800 °C des gekoppelten Prozess. Die Dampf-Reformierung von
Methan konnte durch eine Aufteilung der Reaktionsldnge in drei Heizzonen bei nahezu
isothermen Bedingungen in einem Temperaturbereich bis 800 °C durchgefiihrt werden.
Im mikrostrukturierten Reaktor konnen aufgrund der hohen Katalysatorbelastung Ande-
rungen der Katalysatoraktivitdt besonders schnell erkannt werden. Bei der gewihlten
Reaktorbauform wird der Warmeentzug durch die Reformierreaktion mittels der elektri-

schen Beheizung ortsnah kompensiert. Daher kann eine Aktivitdtsédnderung im Reaktor
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anhand von Anderungen der ortsabhingig zugefiihrten Heizleistung lokalisiert werden.

Fiir die Totaloxidation von Methan ist die Identifizierung kinetischer Parameter im rele-
vanten Betriebsbereich (700-850 °C) mit einem Schiittungskatalysator und konventionel-
len Reaktorgeometrien bisher nur eingeschrankt moglich. Eine Ursache ist der vergleichs-
weise schlechte Wérmetransport bei Umgebungsdruck zwischen dem Gasraum und dem
Katalysator, der zu hohen Katalysator-Ubertemperaturen und dem Umschlag der kataly-
tischen in die homogene Verbrennung fithren kann. Der hier entworfene mikrostrukturier-
te Reaktor zur Totaloxidation von Methan besitzt eine vergleichsweise hohen Wanddicke,
die aufgrund hoher axialer Wandwérmeleitung ein lokales Durchgehen der katalytischen
Wandreaktion verhindert. So besteht der Kinetik-Reaktor aus zwei 4 mm dicken Deck-
blechen, zwischen denen auf einem Blech mit 1 mm Ho6he die Kanalstrukturierung mit
katalytisch beschichteten Wéanden eingebracht ist. Die Vorteile dieser Reaktorgeometrie

lauten zusammengefasst:

e Obwohl eine Brenngasmischung mit einem hohen Methangehalt von zirka 5 % Me-
than eingesetzt wurde (adiabate Temperaturerhthung: 1200 °C), entwickelte sich ein
Temperaturfeld mit vergleichsweise geringen Ortsgradienten von weniger als 80 °C
entlang der Reaktorlauflinge von zirka 100 mm (Eintrittstemperatur um 750 °C).
Ein Umschlagen der katalytischen in die homogene Verbrennung konnte in keinem
Fall beobachtet werden.

e Es konnte gezeigt werden, dass nahezu vollstdndiger Umsatz bei einer Maximaltem-
peratur von zirka 850 °C und einer Verweilzeit von 6 ms erzielbar ist. Unterschied-
liche Verweilzeiten von zirka 5 bis 50 ms erlauben es, die Kinetik bis zu 800 °C
zu erfassen. Damit sind erstmals kinetische Untersuchungen nahe dem Temperatur-
und Konzentrationsbereich der technischen Anwendung ohne eine instantane ho-
mogene Abreaktion in der Gasphase moglich. Eine realitdtsnahe Bestimmung der

Brutto-Kinetik ist daher zu erwarten.

Der entworfene Versuchsreaktor ermoglicht durch die genannten Eigenschaften eine
definierte Untersuchung hochgradig exothermer Reaktionen in Parameterbereichen, die
mit konventionellen Reaktorgeometrien verschlossen bleiben. Homogenreaktionen werden
durch die Kombination aus niedrigen Verweilzeiten und engen Kanaldurchmessern
mit hohen Wirmeiibergangskoeffizienten (um 500 W/m?K) unterdriickt. Als Ergebnis
folgt, dass die katalytische Methan-Verbrennung in einem Reaktor, der sich durch
vergleichsweise kleine Kanaldurchmesser in der Groflenordnung von 0.6 mm auszeich-

net, bei hohen Brenngaskonzentrationen im Prozentbereich kontrolliert durchzufiihren ist.
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Zwar zeigte insbesondere der zuerst beschichtete mikrostrukturierte Reformierungsreaktor
eine ungleichméflige und zum Teil fehlende Beschichtung. Das war darauf zuriickzufiihren,
dass die Innenwénde des fertig verschweifiten Gehéuses erst nachtriglich mit Katalysator
beschichtet wurden. Diese Schwierigkeiten konnten fiir kiinftige Anwendungen dadurch
iiberwunden werden, dass erst die Beschichtung und dann der Zusammenbau erfolgt.
Trotzdem waren die Ergebnisse der Kinetik-Versuche so aussagekriftig, dass damit ein
detailliertes Modell fiir die Simulation des thermisch gekoppelten Prozesses parametriert

werden konnte.

Die nachfolgenden Simulationsrechnungen waren auf die Gleichstromfiihrung von Brenn-
gas und Reformiergas konzentriert. In der Literatur wird héufig der iiberaus gute
Wiérmeiibergang zwischen den benachbarten Blechstrukturen derartiger Warmetauschre-
aktoren als Vorteil angefiihrt. In Simulationsrechnungen mit den ermittelten Kinetikdaten
konnte fiir die betrachtete Anwendung dieser scheinbare Vorteil als Nachteil identifiziert
werden: Bei einem durchgéngig engen thermischen Kontakt der benachbarten Blechstruk-
turen sind die Wandtemperaturen nédherungsweise identisch. Da die Reformierkinetik des
eingesetzten Edelmetallkatalysators schneller war als die Oxidationskinetik, fiihrte der
Wiérmeentzug durch die Reformierreaktion zu einem Temperaturabfall in den benachbar-
ten, der Oxidation zugeordneten Blechen und damit einem Quenchen der katalytischen
Verbrennung. Die Minderung der Warmeentwicklung kann zum Auskiihlen des Reaktors

im stationdren Zustand fiithren.

Durch die Einfithrung einer oxidationsseitigen Vorreaktionszone kann eine hinreichend
hohe Eintrittstemperatur sichergestellt werden. Dennoch kann die Wéarmefreisetzung
der Oxidationsreaktion durch den anschliefenden reformierungsseitigen Wérmeentzug
iiberméfig beeintréichtigt werden, so dass der Reaktor auskiihlt. Daher wurde eine neu-
artige Reaktorausfithrung entworfen, welche die genannten Nachteile vermeidet. Dabei
werden sowohl die fiir den Warmetransportprozess entscheidenden Stegstrukturen zwi-
schen den abwechselnd gestapelten Blechen der Reformierung und Oxidation als auch der
Ort der Katalysatoraufbringung auf die Blechstrukturen ortsabhéngig gestaltet. Simula-
tionsrechnungen zeigen, dass die Kombination folgender Mafinahmen zu hohen Umsétzen
mit oxidationsseitig ausreichend hohen (> 700 °C), jedoch im Maximum begrenzten Tem-

peraturen (< 950 °C) fithren kann:

e Nahe dem Ein- und Austrittsbereich erh6hen metallische Stege den Wirmeiibergang
zwischen den benachbarten Blechen. Die Blechgeometrie in der Reaktormitte wird
hingegen so ausgebildet, dass eine stegfreie Anordnung paralleler Platten entsteht.
Dadurch kann erreicht werden, dass sich die oxidations- und reformierungsseitigen
Wandtemperaturverldufe unabhéngiger voneinander entwickeln. Die Beibehaltung

der oxidationsseitigen Vorreaktionszone erzeugt ein ausreichend hohes Temperatur-



XIX

niveau, das dem Wirmeentzug durch die Reformierungsreaktion entgegengewirkt.
Vergleichsweise hohe Blechwandstérken von jeweils 1 mm begrenzen iiber die axiale

Wandwirmeleitung die oxidationsseitige Maximaltemperatur.

e Durch eine ortsabhéngige Aufbringung der katalytischen Beschichtung kann der Ort
des Warmeabzuges beeinflusst werden. Reformierungsseitig wird der katalytisch be-
schichtete Bereich zweigeteilt ausgefithrt. Auf eine kurze erste Reaktionszone einer
Lénge von zirka 5 mm zur Teilumsetzung des noch konzentrierten Eduktstromes
folgt ein breiteter inerter Bereich mit einer Lange von 30 mm. In Kombination mit
dem verringerten Wérmeiibergang zwischen den Blechstrukturen kann sich hier oxi-
dationsseitig ein Temperaturmaximum ausbilden. Dieses Maximum bleibt begrenzt
durch die Warmeleitungseffekte im Feststoff, den Warmeentzug iiber die Stegstruk-
turen in der Nédhe der reformierungsseitigen Beschichtungen sowie durch den inten-

sivierten Gas-Wand-Wirmeiibergang.

Der entworfene, thermisch gekoppelte Reaktor bietet folgende Eigenschaften:

e Betreibbarkeit in einem breiten Bereich an Fluideintrittstemperaturen: Simulations-
rechnungen zeigen ein stabiles Betriebsverhalten bei hohen Umsiétzen fiir einen Ein-
trittstemperaturbereich zwischen 700-800 °C. Die Maximaltemperatur im Reaktor
bleibt auch bei ungiinstigen Randbedingungen auf zirka 950 °C begrenzt, sofern die
Katalysatoraktivititen bekannt und zeitunabhéngig sind. Eine reformierungsseitige
Katalysatoralterung kann jedoch bei dem Maximaldurchsatz zu Spitzentemperatu-

ren von mehr als 1000 °C fiihren.

e Verringerung der katalytischen Oberfliche: Da oxidationsseitig nur eine einseitige
katalytische Beschichtung der Blechstruktur betrachtet wird, ergibt sich eine Ver-
ringerung der beschichteten Oberfliche um zirka 50 % verglichen mit konventionellen
Monolithreaktoren. Trotzdem wird nahezu Vollumsatz erzielt. Reformierungsseitig
kann die katalytisch beschichtete Fliche sogar um mehr als 70 % bezogen auf eine

allseits beschichtete Kanalgeometrie gleicher Lange reduziert werden.

Erstmals konnte fiir die vorliegende Anwendung gezeigt werden, dass sowohl durch ei-
ne gezielte ortsabhingige Gestaltung des Warmeiibergangs zwischen den Blechstrukturen
als auch durch eine ortsabhéngige Festlegung der Katalysatorposition signifikante Vortei-
le hinsichtlich der Temperaturfithrung erzielt werden kénnen. Eine gezielte Verringerung
der beschichteten Katalysatorfliche geht dabei mit einer Verringerung der Maximaltem-
peratur einher. Die Einhaltung einer Temperaturobergrenze von zirka 950 °C eroffnet

Chancen auf eine kommerzielle Realisierung derartiger Reaktorsysteme. Allerdings miissen
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Vergiftungs- sowie Alterungsphénomene der beiden Katalysatorsysteme ausgeschlossen

oder iiber zusétzliche Eingriffe kompensiert werden.

Abschliefend wurde zur Erprobung des thermisch gekoppelten Betriebes ein Prototyp-
Reaktor gefertigt. Neun gestapelte Bleche, die mit Kanilen strukturiert sind, werden
von zwei unstrukturierten Blechen eingeschlossen. Die Reaktorgeometrie sowie die Or-
te der Katalysatoraufbringung wurden so gewihlt, dass eine Ubereinstimmung mit dem
Simulationsmodell besteht. Dieser Reaktor wurde mit folgenden Ergebnissen in einem

Betriebspunkt erprobt:

e Umsitze von zirka 99 % konnten in beiden Reaktionssystemen erreicht werden.
Oxidationsseitig wird im Reaktionsbereich je Blechstruktur (Mafe: 130 mm x 1 mm

x 47 mm) eine Wirmeleistung von 35 W frei.

e Der Vergleich zwischen Simulation und Experiment zeigt eine gute Ubereinstim-
mung. Erstens entspricht der Temperaturverlauf und die Lage der Maximaltempe-
ratur qualitativ der entsprechenden Simulationsrechnung. Zweitens deckt sich das
quantitative Verhalten im Rahmen der erwarteten Genauigkeit mit dem experimen-
tellen Ergebnis: Der Unterschied zwischen simulierten und gemessenen Temperatu-
ren betrigt stets weniger als 40 °C bei einer Betriebstemperatur von zirka 800 °C.

Drittens lasst auch das Ergebnis der Modellrechnung Vollumsatz erwarten.

e Oxidationsseitig wurde analog zu den Simulationsrechnungen erstmals eine Edukt-
gasmischung mit einer sehr hohen Brenngaskonzentration von 8 Vol.-% eingesetzt.
Trotz einer adiabaten Wirmeténung dieser Gasmischung von zirka 1700 °C bleibt
die Warmeentwicklung lokal begrenzt. Der Reaktorsimulation entsprechend erfolgt
kein Durchgehen der Reaktion. Die gemessene Maximaltemperatur auf der Reaktor-
oberflache betragt 896 °C bei einer Zulauftemperatur von 750 °C. Die Temperatur-
unterschiede auf der Reaktor-Oberfliche betragen demnach zirka 150 °C.

Zum einen konnte gezeigt werden, dass das Experiment &hnliche Ergebnisse wie das
Simulationsmodell liefert. Ein stationdrer Betrieb des entworfenen Reaktors bei hohen
Umsétzen ist problemlos moéglich. Zum anderen unterstreichen die Ergebnisse den Nutzen
kleiner Kanalquerschnitte auf der Oxidationsseite in Kombination mit partiellen katalyti-
schen Beschichtungen, die auf Bleche vergleichsweise hoher Wandstérke aufgebracht wer-
den. Der vorgestellte Reaktorautbau erdffnet somit einen iiberpriiften Weg zur kompakten
thermischen Kopplung zwischen der Dampf-Reformierung und der katalytischen Oxida-
tion von Methan. Weiteres Potenzial zur Maximaltemperaturabsenkung besteht durch
eine Eduktverdiinnung oder die Verringerung der Durchsétze. Weiterer Untersuchungs-
bedarf besteht insbesondere hinsichtlich des Alterungsverhaltens der Katalysatoren, da

Alterungseffekte die Betreibbarkeitsgrenzen beeinflussen kénnen.



Kapitel 1

Einleitung

Der Einsatz konventioneller Primérenergietrager zur Gewinnung der hochwertigsten Ener-
gieform, Elektrizitéit, wird weltweit zunehmen. Im Zeitraum von 1990 - 2030 wird eine
weltweite Verdoppelung der jéhrlichen COs-Emissionen erwartet, sofern keine deutlichen
GegenmafBnahmen zur Abmilderung dieses Trends ergriffen werden [2]. In dieser Studie der
Européischen Union wird ein Anstieg des Weltenergiebedarfes von jéhrlich 1.8 % zwischen
den Jahren 2000 und 2030 zugrundegelegt. Als Annahme fiir dieses Referenzszenario wird
von keinen technologischen Durchbriichen in diesem Zeitraum ausgegangen. Erdgas wiirde
demnach im Jahre 2030 zirka 25 % der Weltenergieversorgung abdecken. Uberdies zeigt
das zitierte Szenario einen Anstieg des Anteils von Erdgas zu Stromerzeugungszwecken.
Uberlagert wird diese Entwicklung von einem absoluten Anstieg der Elektrizitatsproduk-
tion von zirka 3 % pro Jahr. Demnach ergibt sich eine Wachstumsrate des weltweiten

Erdgasbedarfes von zirka 3 % bis zum Jahre 2030 [2, S. 24].

Technologien zur effizienteren Nutzung der erzeugten Energie konnen den Anstieg der
jahrlichen COs-Emissionen verlangsamen. Sofern eine Energieeinsparung bei den elektri-
schen Verbrauchern nicht moglich ist, kommt dem Einsatz regenerativer Energietriger wie
Biogas verstarkte Bedeutung zu. Wirkungsgradverbesserungen im Prozess der Erzeugung

elektrischer Energie konnen wertvolle Unterstiitzung leisten.

Bei der Betrachtung alternativer Stromerzeugungsverfahren hat die Brennstoffzelle in den
vergangenen Jahren besondere Aufmerksamkeit gewonnen. So findet die dezentrale, aut-
arke Erzeugung von Strom und Wérme durch Brennstoffzellensysteme seit einigen Jahren
verstéirktes Interesse in der heiztechnischen Industrie. In vielen besiedelten Regionen der
Welt sind Erdgasnetze und -anschliisse in zahlreichen Haushalten vorhanden. Der Einsatz

dieses Energietragers zur dezentralen Stromproduktion bietet sich daher an.

In der Erforschung und Erprobung befindliche Brennstoffzellen-Systeme verfiigen zumeist
iiber eine maximale elektrische Leistung im Bereich von 1-250 kW. Fiir derartige

Kraft-Warmekopplungs-Anlagen werden zirka 35 % elektrischer und mindestens 80 %
1
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Gesamtwirkungsgrad des Systems angestrebt. In Konkurrenz zu brennstoffzellenbasierten
Systemen stehen sogenannte Mikro-Kraft-Warmekopplungsanlagen. Diese basieren auf
konventionellen Technologien wie Verbrennungsmotoren oder Mikro-Gasturbinen. Fiir
diese Systeme wurden elektrische Wirkungsgrade in der Gréfienordnung von 25-30 %
sowie Gesamtwirkungsgrade von zirka 85 % berichtet [3, S. 8, S. 13]. Chancen fiir den
Einsatz brennstoffzellenbasierter Systeme kénnen durch die gegeniiber konventionellen
Technologien verringerten Emissionen sowie die potenziell erhéhten elektrischen Wir-

kungsgrade entstehen.

Voraussetzung zur Akzeptanz derartiger Brennstoffzellen-Systeme beim Verbraucher
sind neben Kostengesichtspunkten eine hohe Verfiigharkeit, Betriebssicherheit sowie
Kompaktheit. Die Untersuchungen in dieser Arbeit haben zum Ziel, den Prozessschritt
der Methan-Dampfreformierung unter besonderer Beriicksichtigung der genannten
Anforderungen zu optimieren. Diese Reaktionsstufe stellt den ersten notwendigen
Prozessschritt zur Erzeugung eines wasserstoffreichen Gemisches zum Betrieb von

Niedertemperatur-Brennstoffzellen dar.

Die Dampf-Reformierung von Methan ist eine stark endotherme Reaktion. Entwicklungs-
bedarf besteht daher hinsichtlich einer kompakten Beheizung eines derartigen Reformie-
rungsreaktors fiir dezentrale Anwendungen. Eine Steigerung der Kompaktheit erscheint
insbesondere durch eine enge thermische Kopplung an eine Verbrennungsreaktion méglich.
Katalytische Brennverfahren erméglichen eine Warmefreisetzung auf engem Raum. In der
vorliegenden Arbeit wird betrachtet, welche Moglichkeiten und Grenzen die thermisch eng

gekoppelte katalytische Wérmefreisetzung im gleichen Reaktor bietet.

An die Wasserstofferzeugung werden auflerdem folgende Anforderungen gestellt:

e Breite Variationsmoglichkeit der Wasserstoffproduktion (Lastspreizung);
e Energieeffizienz;

e Hohe Kompaktheit.

Die Nutzung von Mikrogeometrien in verfahrenstechnischen Prozessen, umschrieben mit
dem Begriff Mikroreaktionstechnik, erfahrt derzeit ein grofles forschungsseitiges Interesse.
Im Rahmen dieser Arbeit werden durch den Einsatz von Reaktoren mit vergleichsweise
kleinen Strukturabmessungen Vorteile fiir die temperaturkontrollierte Durchfithrung der
Verbrennungsreaktion erwartet (Kap. 2.1). Dabei erfolgt eine Differenzierung nach dem

moglichen Einsatzzweck der Mikrostrukturen:
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e Zum einen wird untersucht, inwieweit die Mikroreaktionstechnik Vorteile bei der

Gewinnung kinetischer Parameter stark warmegetonter Reaktionen bietet.

e Zum anderen wird fiir die genannte Anwendung basierend auf den experimentel-
len Ergebnissen das Potenzial des Einsatzes kleiner Strukturabmessungen in einem
Reaktor zur technischen Synthese betrachtet. Anhand der Betriebserfahrungen mit
mikrostrukturierten Kinetik-Reaktoren sowie Simulationsrechnungen zur Auslegung
des thermisch gekoppelten Reaktorsystems wird gezeigt, fiir welche der betrachteten

Reaktionen der Einsatz kleiner Strukturabmessungen sinnvoll ist.
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Die wesentlichen Elemente der dezentralen Wasserstofferzeugung fiir PEM-
Brennstoffzellen werden zunéchst vorgestellt. Als Edukt wird in dieser Arbeit vereinfacht
Methan als Hauptbestandteil von Erdgas betrachtet. Abb. 2.1 zeigt die Apparateverschal-
tung und die Peripherie eines stationdren Brennstoffzellen-Gesamtsystems. Die teilweise
Riickfithrung von Stoffstromen priagt das Verfahrenskonzept. Die Brennstoffzelle erzeugt
Gleichstrom, der mittels eines Inverters in eine haushaltsiibliche Wechselspannung
umgewandelt wird. Nutzwédrme kann je nach Systemkonzept durch die Abwérme der

Brennstoffzelle oder ergénzend auch durch zusétzliche Abgas-Brenner erzeugt werden.

Der wasserstofferzeugende Vorprozess eines Brennstoffzellensystems ist in Abb. 2.1 ver-
einfacht mit dem Begriff Reformer bezeichnet. Abb. 2.2 zeigt das zugehorige Verfah-
rensflieBbild eines derartigen Reformers gegliedert in einzelne Reaktionsstufen. In Reak-
tor R 1 laufen im Temperaturbereich zwischen 650-950 °C die Reaktionen der Methan-
Dampfreformierung ab. Die Haupt-Reaktionen verlaufen weitgehend gleichgewichtslimi-
tiert. Abb. 2.3 zeigt die Gleichgewichtslage fiir ein technisch relevantes molares Verhéltnis
zwischen Wasserdampf und Kohlenstoff (steam-to-carbon-Verhéltnis) von S/C= 3. Dem-
nach sind alleine aus thermodynamischen Griinden Temperaturen von mindestens 650 °C
erforderlich, um etwa 95 % des Methans umzusetzen. Die Rechnungen wurden fiir Umge-
bungsdruck durchgefiihrt. Der Betriebsdruck in kleinen stationdren Brennstoffzellensys-
temen wird in #hnlicher Gréfenordnung liegen. Erhohte Driicke wiirden die Verdichtung

von Methan erfordern und daher den elektrischen Wirkungsgrad mindern.

Nach der Reformierungsstufe R 1 liegt ein Gasgemisch vor, welches im wesentlichen
Wasserstoff, Wasserdampf sowie Kohlenmonoxid und Kohlendioxid enthélt. Die Pro-
duktzusammensetzung entspricht oberhalb einer Katalysatortemperatur von zirka 750 °C
genghert der thermodynamischen Gleichgewichtszusammensetzung bei der Austrittstem-

peratur des Reformierreaktors R 1 (Abb. 2.3). Aufgrund der geringen Kohlenmonoxidver-
4
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Abbildung 2.1: Station&res Brennstoffzellen-Gesamtsystem einschliefllich Wasserstoffer-
zeugungseinheit (Reformer) basierend auf dem Verfahren der Dampf-Reformierung: Simul-
tane Strom-/Wirmeerzeugung. Quelle: [4, S. 5].

traglichkeit der PEM-Brennstoffzellen ist eine CO-Abreicherung in nachfolgenden Reakti-
onsstufen notwendig: Ein Wasser-Gas Shift-Reaktor R 2 zur weitgehenden Umsetzung des
entstandenen Kohlenmonoxids in Kohlendioxid schliefit sich daher an. Dieser Reaktions-
schritt wird bei zirka 300-350 °C durchgefiihrt. Bei derartig verringerten Temperaturen
ist die Umsetzung des Kohlenmonoxids mit Wasserdampf zu weiterem Wasserstoff sowie
Kohlendioxid thermodynamisch begiinstigt. Auf diese Weise kann die Kohlenmonoxid-
Konzentration auf 1-2 Vol.-% abgesenkt werden. Daran schliefit sich meist eine selektive
CO-Ozidation unter Luft-Zudosierung bei zirka 160 °C an, in der der CO-Gehalt unter den
fiir Membranbrennstoffzellen tolerablen Maximalwert von etwa 100 ppm gesenkt werden
kann (Reaktor R 3).

Die Brennstoffzelle kann das anodenseitig zugefiithrte wasserstofthaltige Gasgemisch nicht
vollstdndig umsetzen. Das sogenannte Anodenabgas wird daher zur Warmeerzeugung ge-
nutzt. In Abb. 2.1 ist dieser Stoffstrom vereinfacht als zum Reformer zuriickgefiihrter
Wasserstoff-Strom gezeigt. Durch seine Verbrennung kann der Energiebedarf der endo-
thermen Dampfreformierung teilweise gedeckt werden, was einen Vorteil gegeniiber Al-

ternativverfahren wie der autothermen Reformierung darstellt.
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R 1 R2 R3 BZ p,
CH,/H,0 B
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CH4/02 . SR,max 02
Qsrmax= 93 W (Luft) P, s,=130 W

R1 : Dampf-Reformierung, indirekt beheizt
R2 :Wasser-Gas-Shift

R3 : Selektive CO-Oxidation

BZ : PEM-Brennstoffzelle (Anodenseite)

Abbildung 2.2: Einbindung des Reformierungsprozessschrittes R 1 in den Gesamtprozess.
Die Obergrenze des notwendigen Wirmeeintrages in die Reformierung QSR,WH =93 W

und die elektrische Leistung der Brennstoffzelle P.; gz beziehen sich auf die Bilanzierung im
Anhang C.
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Abbildung 2.3: Dampf-Reformierung von Methan: Fluidzusammensetzung im thermody-
namischen Gleichgewicht (S/C=3).
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2.1 Charakteristika des betrachteten Prozessschrit-
tes, Problemstellungen

Die vorliegende Arbeit wird auf Untersuchungen zur kompakten Reaktionsfithrung des
Hochtemperaturprozesses der Dampf-Reformierung von Methan fokussiert. Dabei soll die
Wirmezufuhr fiir diese endotherme Reaktion in enger thermischer Kopplung mit der

katalytischen Methan-Verbrennung geméfl Abb. 2.2 erfolgen.

Folgende Forderungen an das gekoppelte System aus Reformierung und katalytischer Ver-

brennung legen nahe, dafiir das Potenzial der Mikroreaktionstechnik zu untersuchen:

e Giinstiges Warmemanagement durch enge Kopplung von Warmefreisetzung und

Warmeaufnahme;
e Vermeidung unerwiinschter Stofftransportlimitierungen;

e Vermeidung spontaner Warmefreisetzung durch Umschlag der katalytischen in die

homogene Verbrennung.

Es wird erwartet, dass Reaktoren mit besonders kleinen Strukturabmessungen vor-
teilhafte Figenschaften besitzen, um die genannten Forderungen zu erfiillen. So fiihrt
eine deutliche Verkleinerung der Abmessungen fluidfithrender Strukturen zu einer
Intensivierung der Warme- und Stoffiibergangsprozesse. Vergleichbare Vorteile sind
fiir Monolithgeometrien aus der Abgaskatalyse bekannt: Die Transportwege zwischen
Kanalstromung und Katalysatoroberfliche sind sehr klein und konstant. Eine enge
Verweilzeitverteilung ist erzielbar. In Kap. 5 wird gezeigt, dass dadurch auch eine

unkontrollierte homogene Abreaktion auf der Verbrennungsseite vermieden werden kann.

Eine Grundvoraussetzung bei der Prozessfithrung ist eine enge Kopplung der Warmefrei-
setzung in der Verbrennungsreaktion mit dem Reaktionsbereich der Dampf-Reformierung.
So betrigt die adiabate Temperaturerniedrigung bei der vollstéandigen Umsetzung eines
Methan-Wasserdampf-Gemisches mit 25 Vol.-% Methan zirka 1000 °C. Unter der Annah-
me, dass zur Vermeidung von Riickreaktionen am Austritt der Reaktionsstufe eine Tem-
peratur von mindestens 700 °C vorliegen soll, wére somit eine Eintrittstemperatur von
zirka 1700 °C bei adiabatem Betrieb der Dampf-Reformierung erforderlich, was technisch
nicht realisierbar ist. Daher basieren alle grofitechnischen Verfahren zu einem gewissen
Grade auf einer ortlichen Uberlappung der Wirmelieferung und des Wirmeentzugs. Dazu
werden Festbett-Rohrbiindelreaktoren eingesetzt, die an der Auflenseite durch mehrere

Gasbrenner mit einer Flammentemperatur von zirka 1900 °C beheizt werden.
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Dabei ist bekannt, dass in grofitechnischen Reaktoren der Reaktionsumsatz primér
durch den Wérmeiibergang von den Brennern in die Katalysatorschiittung limitiert
wird [5]. Begrenzend wirkt insbesondere der gasseitige Ubergang an der AuBenseite der
Reformierreaktorrohre. Kosten-Nutzen-Abwégungen verhinderten bisher einen breiten
industriellen Einsatz auflenseitig berippter Rohre zur Erhohung der Kompaktheit [6].
Neben der Wirmetransportlimitierung auf der Auflenseite der Reformerrohre ist auch
der Warmetransport in die pelletformige Katalysatorschiittung limitierend. So erreicht
die Temperaturdifferenz zwischen der dufleren Rohroberfliche und der eindimensional
modellierten Gastemperatur entlang der Rohrlauflinge Werte bis zu 80 °C, zumal
industrielle Reformer bei sehr hohen Wirmestromdichten, zirka 60-75 kW /m?, betrieben
werden [7]. Eine weitere Forderung stellt die weitgehende Riickgewinnung der latenten

Wiérme aus dem Reaktionsbereich durch weiterentwickelte Reaktorkonzepte (Kap. 4.1.1)
dar.

In den vergangenen Jahren wurden verschiedene Reaktor-Prototypen fiir stationére
Brennstoffzellensysteme entworfen [8]. Der Reformierungskatalysator wird dabei auf einen
Wabenkorper in Form eines Hohlzylinders aus einem keramischen oder metallischen Sub-
strat aufgebracht. Im Innenraum wird zur Beheizung ein Flammen- oder Porenbrenner
angeordnet. In manchen Realisierungen werden anstelle des Wabenkérpers wie im grof3-

technischen Prozess Katalysatorpellets eingesetzt.

Ahnlich wie bei groBtechnischen Reformern stellt sich hier die Herausforde-
rung des gleichméfligen und ausreichenden Wéirmeantransportes der Verbren-
nungswirme zum Reformierungskatalysator. Aufgrund der stark endothermen Dampf-
Reformierungsreaktionen kénnen sich deutliche Temperaturgradienten in allen Raumdi-
mensionen ausbilden. Fiir die hier betrachteten Kleinanwendungen ist eine Vervielfélti-
gung der Brenneranzahl zur gleichméfigeren Warmelieferung nicht wirtschaftlich. Daher
befinden sich seit einigen Jahren neuartige strukturierte Reaktoren in der Erforschung,
die auf katalytischen Brennverfahren zur Warmelieferung basieren (Kap. 4.1.2). Dadurch

wird eine Wéarmefreisetzung in unmittelbarer Ndhe zum Reformierkatalysator moglich.

2.2 Stand der Forschung

2.2.1 Indirekt-autotherme Kopplung endothermer und exother-
mer Reaktionen

Die energetische Kopplung endothermer mit exothermen Reaktionen in strukturierten

Reaktoren gewinnt in den letzten Jahren verstiarktes Interesse. Je nach Anwendung ist
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die Zielsetzung eine Verbesserung mindestens eines der Kriterien Kompaktheit und Ener-
gieeffizienz. Gegeniiber zyklisch betriebenen Verfahren [9], [10] bietet die hier verfolgte
kontinuierliche Prozessfithrung den Vorteil einer einfacheren apparativen Realisierung oh-

ne Schaltventile und Zwischenspeicher.

In Anlehnung an Vielstich/Voecks wird die thermische Kopplung zweier Reaktionssysteme
in einem Warmetausch-Reaktor als indirekt autotherm bezeichnet [11]. Dabei begrenzen
feste Wandmaterialien die zwei rdumlich getrennt gefiihrten Fluidstréme. Der Begriff der
Autothermie bezieht sich auf die Bilanzgrenze des gesamten Reaktors: Die freigesetzte
Wirmemenge der exothermen Reaktion soll ndherungsweise der Wéarmemenge entspre-

chen, welche durch die endotherme Reaktion aufgenommen wird (Abb. 2.4).

— X L 5
. A
i Q H
Direkt Indirekt
autotherm autotherm

Abbildung 2.4: Varianten autothermer Reaktionsfithrung bei kontinuierlicher Prozessfiih-
rung.

Die Definition der indirekt-autothermen Prozessfithrung, vereinfacht im folgenden als
thermisch-gekoppelte Prozessfithrung bezeichnet, grenzt die hier angestrebte Reaktor-
ausfithrung gegeniiber dem seit vielen Jahrzehnten bekannten Verfahren der (direkt) au-
tothermen Reformierung ab. Bei letzterem wird ein Eduktgemisch aus Kohlenwasserstoft,
Wasserdampf und einem sauerstoffhaltigen Gasstrom in ein Reaktionsvolumen gefiihrt.
Dabei laufen sowohl exotherme als auch endotherme Reaktionen ab, deren Wéarmetonun-

gen sich naherungsweise kompensieren (Abb. 2.4).

Einen Uberblick hinsichtlich autothermer Reaktorkonzepte und deren Betriebsstrategi-
en gibt Kolios et al. [12, S. 5926]. Dabei wird der Begriff des autothermen Reaktors auf
Konzepte eingegrenzt, bei denen die Ein- und Austrittsstrome zur optimalen Warmeriick-
gewinnung vergleichsweise kiihl zu- beziehungsweise abgefiithrt werden. Der Schwerpunkt
dieses Ubersichtsbeitrages liegt auf energieeffizienten Betriebskonzepten fiir die Kopplung
exo- und endothermer Reaktionen. Dabei wird zwischen Gegenstrombetrieb mit indirek-
tem Wérmetausch und regenerativem Wirmetausch bei Reaktionsfithrung im gleichen Re-

aktionsvolumen unterschieden. Kolios unterstreicht den grolien Einfluss der ortsabhéngi-
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gen Verteilung der katalytischen Aktivitét.

Arbeiten zur indirekt-autothermen Kopplung zwischen der Dampf-Reformierung sowie
der katalytischen Verbrennung von Methan wurden von Frauhammer durchgefiihrt. Die
Arbeiten konzentrierten sich auf eine asymmetrische, kontinuierliche Gegenstromfiihrung
von Brenngas- und Reformiergasstrom [1], [13]. Dazu wurden strukturierte Reaktoren
mit katalytisch beschichteten Wanden untersucht. Brenngas und Reformatgas wurden so
gefiihrt, dass benachbarte Monolithkanile vom jeweils anderen Medium im Gegenstrom
durchstromt wurden. Durch den rekuperativen Wérmetausch soll eine energetisch opti-
mierte Gestaltung der Aufheiz- und Abkiihlvorgédnge erfolgen. Die ersten Untersuchungen
wurden an einem Reaktorkonzept basierend auf keramischen Monolithen durchgefiihrt, die
jedoch der Belastung durch die stark ausgepréigten Temperaturgradienten nicht stand-
halten konnten. Weitergehende Untersuchungen wurden mit einem Faltreaktorkonzept
basierend auf metallischen Folien durchgefiihrt. Anhand von Simulationsrechungen wur-
de gezeigt, dass zur Vermeidung erheblicher Ubertemperaturen eine Abstimmung zwi-
schen der lokalen Warmeproduktion und dem Wérmebedarf erforderlich ist. Neben einer
Strukturierung des Reaktors mit katalytischen sowie inerten Bereichen wird zur verbes-
serten Temperaturkontrolle hier eine axial verteilte Zudosierung des Brenngases entlang
der Lauflange vorgeschlagen. Zur Vermeidung explosionsfdhiger Gasmischungen wurde die

Methankonzentration auf der Brenngasseite auf maximal 3.5 Vol.-% begrenzt.

Weitere Arbeiten zur energetischen Kopplung exothermer und endothermer Reaktionen
in einem Reaktor wurden insbesondere fiir die Kombination einer Verbrennungsreaktion
mit einer Dehydrierungsreaktion durchgefiihrt. In der Dissertation von Annaland wird
experimentell sowie durch numerische Simulation die Kopplung zwischen der katalyti-
schen Methan- oder Propanoxidation mit einer endothermen Dehydrierung von Propan
untersucht [14]. Dabei wird die instationére Prozessfiihrung in einem Stromungsumkehr-
reaktor betrachtet. Verschiedene der beobachteten Phénomene sind jedoch ebenso fiir die
kontinuierliche Reaktionsfiihrung relevant. Die festgestellten Forderungen an die Tempe-

raturfithrung lauten zusammengefasst:

e Mogliche Riickreaktionen bei Gleichgewichtsreaktionen vermeiden: Falls in ei-
nem katalytisch beschichteten Bereich unmittelbar vor dem Reaktorausgang ei-
ne vergleichsweise niedrige Temperatur vorliegt, konnen abhéngig von der La-
ge des thermodynamischen Gleichgewichtes unerwiinschte Riickreaktionen auf-
treten. Beispielsweise zeigt die Gleichgewichtszusammensetzung fiir den Dampf-
Reformierungsprozess, dass unterhalb von zirka 700 °C die Konzentration des Eduk-
tes Methan im Prozentbereich liegen kann (Abb. 2.3).

e Eduktabhingigkeit der Wiarmefreisetzung beachten: Reaktivitdatsunterschie-
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de zwischen Methan und Propan bei der katalytischen Verbrennung konnen das
Temperaturfeld im Reaktor wesentlich beeinflussen. Simulationsrechnungen zeigen,
dass eine Zudosierung von Methan aufgrund der langsameren Abreaktion zu einer
Erhohung der Warmefreisetzung im Reaktorkern fiihrt [14, S. 106].

e Umschlag der katalytischen in die homogene Verbrennung vermeiden: Ex-
perimentell konnte in einem inerten keramischen Monolithen bei vorgemischter Ver-
brennung gezeigt werden, dass oberhalb von zirka 670 °C die homogene Abreaktion
von Propan im Reaktoraustritt ziindet. Das Temperaturmaximum wandert anschlie-
Bend aufgrund der axialen Festkorperwérmeleitung zum Eintritt. Das Ziinden der
Gasphase vor dem Eintritt in den Monolithen kann durch einen Temperaturanstieg
um zirka 500 °C identifiziert werden [14, S. 225-226].

In der Arbeit von Annaland werden inerte Reaktorbereiche zur Vermeidung von Riickre-
aktionen vorgeschlagen. Die experimentelle Umsetzung erfolgte mittels eines katalytisch
beschichteten Monolithen mit einer Léange von 0.155 m, begleitbeheizt auf 600 °C. Die
Zu- und Abstromseiten wurden von inerten Monolithen eingerahmt. Die Verbrennung
eines methanhaltigen Gemisches als Wéarmelieferant fiir die Propan-Dehydrierung fiihrt
bereits bei einer geringen Konzentration von 0.7 Vol.-% zu steilen Temperaturgradienten
von zirka 100 °C/cm zu Beginn des katalytisch aktiven Bereiches [14, S. 262]. Die Tem-
peratur am Ubergang zwischen dem inerten und dem katalytisch beschichteten Bereich
betragt zirka 550 °C. Die gemessene Spitzentemperatur entspricht mit zirka 800 °C da-
her ndherungsweise der adiabaten Temperaturerh6hung von 240 °C bei der vollstéindigen
Abreaktion der Brenngasmischung. Dieses experimentelle Ergebnis zeigt exemplarisch,
dass die Temperaturkontrolle bei der katalytischen Verbrennung konzentrierter Methan-
Brenngasgemische eine Herausforderung darstellt. Zudem zeigen experimentelle und nu-
merische Untersuchungen von Frauhammer, dass inerte Vorzonen ein Riickziinden der

homogenen Verbrennung nicht sicher unterbinden kénnen.

Experimentelle Ergebnisse zum Betrieb thermisch gekoppelt durchgefiihrter Hochtem-
peraturreaktoren wurden bisher kaum publiziert. So berichtet Polman von einem plat-
tenformig aufgebauten Dampf-Reformer. Eine elektrische Induktionsbeheizung wird fiir
den Aufheizvorgang sowie fiir Lastwechsel benotigt. Die Gase wurden im Gleichstrom-
betrieb bei zirka 400-500 °C zugefiihrt. Die Reaktorlauflinge betrug zirka 20 cm. Der Re-
formierungskatalysator wurde auf gewellte Folien aufgebracht, welche durch flache Folien
getrennt waren. Die Methan-Verbrennung wurde auf den dufleren Seiten der Sandwich-
Struktur durchgefiihrt. Die Versuche zur katalytischen Oxidation zeigten eine erhebliche
Alterung des Katalysators, der mit einem Eduktgemisch mit 0.5 % Methan betrieben
wurde. So steigt die Temperatur zur Erzielung von Vollumsatz um zirka 100 °C nach
einer hydrothermalen Alterung bei 900 °C [15].
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Stitt weist darauf hin, dass die Fragestellung der Betreibbarkeit eines Reaktorsystems
mit einer engen thermischen Kopplung zwischen der Dampf-Reformierung und der kata-
lytischen Verbrennung von Methan bisher nicht geklért sei [16]. Neben der prinzipiellen
Betreibbarkeit gewinnt im Rahmen einer moglichen industriellen Anwendung die Frage-
stellung nach dem Langzeitverhalten derartiger thermisch eng gekoppelter Systeme an
Bedeutung. So hat Kershenbaum die Frage nach den Auswirkungen von Alterungsphéno-

menen auf die Funktionsweise derartiger autothermer Reaktoren aufgeworfen [17].

Bisherige, theoretische Analysen zur Kopplung der katalytischen Verbrennung und der
Dampf-Reformierung von Methan stiitzen sich auf kinetische Parameter, die zumeist aus
Literaturangaben iibernommen wurden. Wie eigene orientierende Simulationsrechnungen
zum thermisch gekoppelten System zeigen, beeinflussen die Reaktionskinetiken das Reak-
torverhalten jedoch in einem erheblichen Mafle. Mittels einer Sensitivitéitsanalyse unter-
suchte Zanfir in allgemeiner Form die Kopplung einer endothermen mit einer exothermen
Reaktion. Die verwendeten Aktivierungsenergien sowie Reaktionsenthalpien entsprachen
der Dampf-Reformierung sowie katalytischen Verbrennung von Methan. Als Ergebnis zeigt
sich, dass die Sensitivitéit beziiglich der Aktivierungsenergien und der Einlasstemperatu-
ren am hochsten ist [18]. Im Rahmen dieser Arbeit sollen daher die kinetischen Daten in
eigenen Experimenten an beiden reaktionsbezogen eingesetzten Katalysatoren bestimmt

werden.

2.2.2 Mikrostrukturierte Reaktoren: Werkzeug kinetischer Un-
tersuchungen

Die Muikroreaktionstechnik hat sich seit einigen Jahren als Teilbereich einer sich rasant
entwickelnden Mikroverfahrenstechnik etabliert. Beide Begriffe bezeichnen den Einsatz
von Mikrogeometrien in verfahrenstechnischen Apparaten. Im folgenden wird anstelle
von Mikroreaktoren in der Regel von mikrostrukturierten Reaktoren gesprochen. Diese
Unterscheidung wird getroffen, da der Begriff Mikroreaktor eine extrem kleine Apparate-
geometrie impliziert. Im Rahmen dieser Arbeit liegt der Schwerpunkt hingegen auf mogli-
chen funktionellen Vorteilen besonders kleiner Kanalabmessungen. Diese kénnen durch
eine Parallelisierung der Fluidwege auch in grofleren Reaktoren nutzbringend eingesetzt
werden. Neben den positiven Eigenschaften kleiner Kanalabmessungen kénnen auch in-
direkte Geometrieeigenschaften vorteilhaft sein. Genannt sei die gute axiale Wéarmelei-
tung, die sich in einem mikrostrukturierten Reaktor aufgrund des hohen Volumenanteils
an Wandmaterial ergibt. Sie kann zur Verringerung des Temperaturmaximums bei stark
exothermen Reaktionen beitragen. Dies gilt insbesondere fiir den Einsatz metallischer
Wandwerkstoffe.

Unter einer Mikrogeometrie werden im Rahmen der vorliegenden Arbeit fluidfithrende
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Strukturen verstanden, die einen hydraulischen Durchmesser aufweisen, der Kkleiner
als 1000 pm ist. Im angelséchsischen werden hingegen sogar Rohre mit mehreren
Millimetern Durchmesser als micro-reactor bezeichnet. Der einfachste mikrostrukturierte
Reaktor ist somit in Form einer Kapillare seit Jahrzehnten bekannt. Abb. 2.5 zeigt einen
Mikrowarmetauscher, der aus strukturierten Folien aufgebaut ist. Die hier genannten
Kanalabmessungen um 100 pm liegen nahe der unteren Grenze eingesetzter Kanalgeo-
metrien, da Fertigungsaufwand und Funktionalitéitsvorteile gegeneinander abgewogen
werden miissen. Der hydraulische Kanaldurchmesser mikrostrukturierter Reaktoren liegt

iiblicherweise in einem Bereich zwischen 200 und 700 pm.

Seit einigen Jahren haben mikrostrukturierte Reaktoren fiir kinetische Untersuchungen
verstirktes Interesse sowohl im universitdren als auch industriellen Bereich gefunden.
Als Entwicklungsstatten mikrostrukturierter Apparate sei neben dem Forschungszentrum
Karlsruhe (FZK) das Institut fiir Mikrotechnik Mainz (IMM) genannt. Beide Institutio-
nen haben bisher die Entwicklungen in diesem Gebiet zumindest europaweit dominiert.
Die Reaktorbauform ist zumeist so gestaltet, dass eine Parallelschaltung von Stromungs-
kanélen stattfindet. Die Stromungsquerschnitte entstehen zumeist durch eine Strukturie-
rung einer planaren Geometrie. Im Sinne einer Parallelisierung der Stromungsfithrung
konnen auch mehrere dieser fluidfithrenden Einheiten simultan bestromt werden. Der Ka-
talysator ist in den meisten heterogen-katalysierten Anwendungen auf das Wandmaterial
aufgebracht. Mikrostrukturierte Geometrien im Reaktionsbereich kénnen vorteilhaft in

den bereits erwdhnten Warmetauschreaktoren eingesetzt werden.

Abbildung 2.5: Mikrow#rmetauscher, Kanalabmessungen ~ 100 pm (Quelle: Forschungs-
zentrum Karlsruhe).

Aufgrund der entstandenen Breite des Arbeitsgebietes wird die Darstellung hier begrenzt:
Hinsichtlich instationédrer Prozessfithrung in Mikroreaktoren wird auf die Literatur ver-

wiesen [19]. Werkstoffe mikrostrukturierter Reaktoren sind Silizium, Siliziumdioxid, Poly-
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mere, Keramiken und Metalle. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit werden ausschliellich
metallische Werkstoffe betrachtet.

Mikrostrukturierte Reaktoren werden in der chemischen Industrie zum einen zur Ermitt-
lung der maximal erzielbaren Umsétze und Selektivitédten einer betrachteten Reaktion
genutzt. Zum anderen werden alternative Reaktionswege untersucht, die durch erhebli-
che Wirmetonungen oder Explosionsgefahren gekennzeichnet sind [20]. Diese Reaktoren
dienen somit als Messlatte zur Beurteilung der Effizienz und der Optimierungsmdéglichkei-
ten grofiindustriell eingesetzter Reaktoren, da diese meist iiber schlechtere Stoff-/Wiarme-
transporteigenschaften verfiigen. Die wesentlichen Vorteile von Reaktoren mit besonders

kleinen Strukturabmessungen seien nachfolgend zusammengefasst:

Reaktoren mit kleinen Kanalquerschnitten erméglichen die Erzielung kurzer Verweilzei-
ten im Bereich von einigen Millisekunden. Gleichzeitig konnen kinetische Untersuchungen
mit geringen Volumenstromen durchgefithrt werden. Durch die kleinen Kanalabmessun-
gen ergeben sich hohe Warmeabfiihrraten. Mehrfach wurde berichtet, dass Prozesse im
Bereich der Explosionsgrenzen sicher durchgefiihrt werden konnten. Als Beispiel sei die
Durchfithrung der Wasserstoff-Oxidation im Explosionsbereich genannt [21, 22]. Sriniva-
san spricht sogar von einer inhdrenten Sicherheit von Mikroreaktoren [23]. Als Ursache
wird eine Quenchwirkung der Wénde genannt, welche explosionsverursachende Gaspha-

senradikale vermindere.

Ein wesentlicher Vorteil besonders fein strukturierter Reaktoren fiir kinetische Untersu-
chungen liegt in der Intensivierung der Transportprozesse zwischen Kanal und katalytisch
beschichteter Wand. Trotz der zumeist vorliegenden laminaren Kanalstromung ergeben
sich sehr hohe Stoff- und Wirmetibergangskoeffizienten infolge der kurzen Diffusionswege.
Vorteile gegeniiber konventionellen Reaktorgeometrien sind insbesondere bei hochgradig

warmegetonten Reaktionen gegeben.

Eine Modellrechnung zum Wéarmeiibergang soll die Steigerung der Transportprozesse in
einem Mikrokanal illustrieren. Bei ausgebildeter laminarer Stromung lassen sich Warme-
und Stoffiibergang durch konstante Nusselt- sowie Sherwood-Kennzahlen beschreiben.
Exemplarisch fiir den Warmeiibergang zeigt Gl. 2.1, dass sich der Warmeiibergangskoef-

fizient a antiproportional zum hydraulischen Kanaldurchmesser d;, verhélt:

a-dp, N+ Nu
="

Nu =
TN d

(2.1)

So ergibt sich nach Gl. 2.1 bei einem runden Kanalquerschnitt mit einem Durchmes-
ser dj, von 550 um ein Wirmeiibergangskoeffizient o von 580 W/m?K (Nu= 4, X/ ,=
0.08 W/mK). Dieser Wert liegt um mindestens eine Groenordnung hoher als Warmeiiber-

gangskoeffizienten, die fiir konventionelle Geometrien mit hydraulischen Durchmessern im
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Bereich mehrerer Millimeter berechnet werden. Die Aufheizung eines Eduktstromes auf
eine Zieltemperatur im Bereich zwischen 500-800 °C ist innerhalb weniger Millimeter

Lauflinge moglich.

Neben dem guten Stoff- und Warmeiibergang ist die gute Verteilung lokal freigesetzter
Wirme durch Warmeleitung im Wandmaterial ein weiterer Vorteil. Katalytisch beschich-
tete Mikrokanile in Kombination mit einem hinreichend grofien Wandmaterialquerschnitt
verringern lokale Uberhitzungen, hot spots, auch bei stark exothermen Reaktionen erheb-
lich. Derartige Reaktoren konnen neue Reaktionswege eroffnen, die bisher aufgrund einer
extremen Wérmetonung nicht kontrolliert zugénglich waren. Hier genannt seien Untersu-
chungen zur direkten Fluorierung von Aromaten mit einer hohen Reaktionsenthalpie von
zirka 500 kJ/mol [24].

Neben einer verringerten Werkstoftbelastung durch einheitlichere Temperaturen ist das
verbesserte Selektivitdtsverhalten hervorzuheben. Es wird durch die optimierte Tempe-
rierung sowie durch kurze Verweilzeiten bei einem gleichzeitig engen Verweilzeitspektrum
erreicht [25]. Der Grund fiir die enge Verteilzeitverteilung liegt in der Dominanz der mo-
lekularen radialen Diffusion, die den axialen Dispersionseffekt infolge der radial unter-
schiedlichen laminaren Stromungsgeschwindigkeit im Kanal deutlich verringert (Taylor-
Diffusion) [26].

2.2.3 Chancen mikrostrukturierter Reaktoren in Produktions-
anwendungen

Neben kinetischen Untersuchungszwecken gewinnt der Einsatz mikrostrukturierter Re-
aktoren auch zu industriellen Produktionszwecken in den letzten Jahren an Bedeutung.
Fiir eine umfassende Darstellung der Entwicklungen in der Mikroverfahrenstechnik sei auf
die Konferenzbénde der International Conference on Microreaction Technology, IMRET,

sowie auf weitere Ubersichtsliteratur verwiesen [27, 28, 29].

Die Eigenschaften und moglichen Vorteile mikrostrukturierter Reaktoren gegeniiber kon-

ventionellen Apparaten in Bezug auf Produktionsanwendungen seien zusammengefasst:

e Hohe Stoff- und Warmeiibergangskoeffizienten bieten eine Chance zur kompakten

Reaktorgestaltung;

o Die exzellente Warmeabfuhr erlaubt den Einsatz konzentrierterer Edukte und

ermoglicht Reaktionswege mit sehr hohen Warmetonungen;

e Verringertes Stoffinventar in der Produktionsanlage mindert die Gefahren aufgrund

einer spontanen Reaktion, Zersetzung oder Freisetzung von Reaktanden;
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e Verbesserte Kontrolle der Warmeténung erlaubt die Integration mehrerer kontinu-

ierlich durchgefiihrter Reaktionsschritte in einen Reaktor [30];

e Definiertes Verweilzeitspektrum ermoglicht Selektivitdtserh6hungen.

Der Aufbau aus wiederkehrenden, planaren Einheiten bietet Vorteile gegeniiber konventio-
nellen Reaktoren bereits bei der Reaktorproduktion. Die Anzahl der gestapelten Einheiten
bestimmt den geforderten Reaktor-Durchsatz. Der Begriff des scale-up geht dabei iiber in
ein sogenanntes numbering-up: Eine Anpassung an eine gednderte maximale Produktions-
menge kann in diesem Sinne durch eine einfache Erhchung der Anzahl parallelgeschalteter
Reaktorgrundelemente gleicher Bauform erfolgen. Dadurch sinkt der Entwicklungsauf-

wand zur Auslegung eines Reaktors mit gednderten Leistungsdaten erheblich.

2.3 Zielsetzungen und Aufbau der vorliegenden Ar-
beit

Wie dargelegt, wird in der vorliegenden Arbeit die thermische Kopplung zwischen Dampf-
Reformierung sowie katalytischer Verbrennung von Methan betrachtet. Dabei sollen beide
Reaktionsschritte im Sinne einer indirekt-autothermen Reaktionsfithrung in rdumlicher
Trennung kontinuierlich in einem moglichst kompakten Reaktor durchgefiihrt werden
(Kap. 2.2.1). Ein Aufbau als Wandreaktor, bestehend aus planaren, gestapelten Blech-
strukturen, wird angestrebt. In diesem Sinne sollen die Reformierung sowie die Verbren-
nung auf jeweils einander benachbarten und zumindest teilweise katalytisch beschichteten
Blechen durchgefiihrt werden. Die fluidfithrenden Kanéle jedes Bleches werden durch die
benachbarte Struktur begrenzt.

Die Thematik des Warmeriicktausches der Reformierungsstufe zur optimalen Wéarmein-
tegration in einem Brennstoffzellen-Gesamtsystems wird hier ausgeklammert. In diesem
Zusammenhang wird auf die bereits erwidhnte Dissertation von Frauhammer verwiesen
(Kap. 2.2.1). Der Schwerpunkt der vorliegenden Arbeit liegt somit auf der Gestaltung des
Reaktionsbereiches bei Zufithrung hinreichend heifiler Eduktstréme (> 700 °C).

Eine Reaktionskinetik des hier verwendeten, edelmetallbasierten Katalysators zur Dampf-
Reformierung ist nicht bekannt. Aufgrund der ausgepréagten Sensitivitdat des thermisch ge-
koppelten Reaktors hinsichtlich der Kinetikparameter sowie der Eintrittstemperaturen ist
eine moglichst realitdtsnahe Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeiten von grofler Be-
deutung. Daher werden vor der Durchfithrung von Simulationsrechnungen zum thermisch

gekoppelten Aufbau zunéchst eigene Untersuchungen zur Katalysatorcharakterisierung
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Kap. 8: Experimentelle Erprobung des entworfenen Prototyp-Reaktors

Kap. 7: Ableitung eines Reaktor-Konzeptes zur effizienten thermischen Kopplung
Ausfuhrungsvarianten
Einflussgréfien

Entwurf Reaktorkonzept

Modellgestiitzte Untersuchung

Kap. 6: Modellbildung zur indirekt-autothermen Kopplung

Ortsabhangige Strukturierbarkeit:
Katalysator, Warmediibergang

Randbedingungen:
Systematische Einschrankung des
konstruktiven Lésungsraumes

Nutzung der kinetischen Daten im
Rahmen der Reaktorsimulation

Gewinnung von Kinetik-Daten zur Beschreibung der Warmeténungen

Kap. 4: Dampf-Reformierung Kap. 5: Katalytische Verbrennung
Flachbettreaktor Mikrostrukturierte Reaktoren
Mikrostrukturierte Reaktoren

Kap. 3: Vorstellung der experimentellen Basis:
Versuchsanlage, konstruktive Ausfiihrung der entworfenen Versuchsreaktoren

Abbildung 2.6: Aufbau der vorliegenden Arbeit.
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vorgenommen. Ziel ist die Beschreibung der ortsabhéngigen Warmetonung im thermisch

gekoppelten Reaktormodell.

Die Inhalte und Zielsetzungen der vorliegenden Arbeit lauten zusammengefasst:

e Nutzung mikrostrukturierter Reaktoren zur Ermittlung kinetischer Daten der be-

trachteten Hochtemperaturreaktionen;

e Beschreibung der temperaturabhingigen Warmetonungen beider thermisch gekop-

pelten Reaktionen durch Reaktionskinetiken;

e Modellgestiitzter Reaktorentwurf zur kontinuierlichen, thermisch-gekoppelten Pro-

zessfithrung basierend auf den ermittelten Kinetikdaten;

e Untersuchung der Gestaltungsmoglichkeiten durch eine ortsabhingige Strukturie-

rung der Warmeiibergangsprozesse und der katalytisch funktionalisierten Bereiche.

Abb. 2.6 zeigt, wie sich die vorliegende Arbeit in einen experimentellen Teil und einen theo-
retischen Teil gliedert. Im experimentellen Teil sollen als Versuchsreaktoren neben einem
Flachbettreaktor zur Untersuchung der Dampf-Reformierung insbesondere mikrostruktu-
rierte Reaktoren fiir beide Reaktionen eingesetzt werden. Abgestimmt auf die zu untersu-
chenden Reaktionssysteme wurden diese Reaktoren im Rahmen dieser Arbeit entworfen
und gefertigt (Kap. 3). Die Reaktionen werden getrennt voneinander untersucht: Kap. 4 ist
der Dampf-Reformierung von Methan gewidmet, Kap. 5 der katalytischen Verbrennung.
Die ermittelten Bruttokinetiken fiir die Reformierung sowie die Oxidation bilden ein wich-
tiges Fundament zur Durchfithrung der Simulationsrechnungen (Kap. 7). AbschlieBend
behandelt Kap. 8 die experimentelle Erprobung des basierend auf den Simulationsergeb-

nissen entworfenen Reaktorkonzeptes.



Kapitel 3

Experimentelle Grundlagen

Zur kinetischen Untersuchung der Hochtemperaturreaktionen unter definierten Bedingun-
gen bis 900 °C wurde eine Versuchsanlage aufgebaut. Kap. 3.2 beschreibt die im Rahmen
dieser Arbeit konstruierten Versuchsreaktoren zur Bestimmung der Kinetikdaten. Die
Reaktoren wurden mit dem Ziel konstruiert, dass keine Stofftransportlimitierungen die

Bestimmung der kinetischen Parameter iiberlagern.

3.1 Versuchsanlage

Die Versuche zur Ermittlung der Oxidations- und Reformierungskinetiken wurden mit
dghnlichen Aufbauten durchgefiihrt. Im folgenden wird exemplarisch die Anlage zur Ermitt-
lung der Reformierungskinetik beschrieben. Abb. 3.1 zeigt das zugehorige RI-Fliessbild.
Anhang A enthélt ergéinzend zwei weitere FlieBbilder: Zum einen ist der Versuchsaufbau
zur Durchfithrung der Oxidationsexperimente gezeigt, zum anderen der Aufbau zur Unter-
suchung des thermisch gekoppelten Prozesses. Informationen zu den eingesetzten Appara-
ten und Geréten sind in Anhang A, Tab. A.1 zusammengefasst. Wesentliche Funktionen
der Versuchsanlage sind die Zufiithrung eines Gas-Dampf-Gemischstromes zum Versuchs-
reaktor, die definierte Temperierung des Reaktors und die anschliefende Produktgasauf-

bereitung und -analytik. Diese Funktionen wurden wie folgt realisiert:

Uber einen stickstoffbeaufschlagten Behilter B 1 wird deionisiertes Wasser zu einem
trigergasgestiitzten Kapillar-Verdampfungssystem W'T 1 geférdert. Die Dosierung von
fliilssigem Wasser sowie Gasstromen erfolgt iiber thermische Massenflussregler. Das entste-
hende Gemisch wird im Warmetauscher WT 2 iiberhitzt und in den jeweiligen Versuchs-
reaktor R SR x eingeleitet (Tab. 3.1). Bei den Untersuchungen zur katalytischen Verbren-
nung wird keine Vorheizung verwendet. Berechnungen zeigen, dass in den hier eingesetz-
ten mikrostrukturierten Reaktoren aufgrund der hohen Wirmeiibergangskoeffizienten eine

Aufheizung des Eduktgemisches innerhalb 10 mm Lauflinge auf die Wandtemperatur im
19
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Abbildung 3.1
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Reaktor moglich ist. Alle zur Dampf-Reformierung eingesetzten, katalytisch beschichteten
Reaktoren weisen drei Heizzonen auf. Eine Begleitheizung dient zusétzlich zur Deckung
der Wirmeverluste, die der Reaktor an die Umgebung abgeben wiirde (Kap. 3.2.3). Un-
tersuchungen zur Blindaktivitédt des Reaktor-Wandmaterials wurden ausschlielich unter
Einsatz der Begleitheizung durchgefiihrt, da keine signifikanten Warmetonungen erwar-
tet werden. Alle Heizkreise der Reaktoren sind durch Widerstandsheizdrihte realisiert,
sie werden mit 12 V-Wechselspannung versorgt. Eine kontrollierte Wéarmezufuhr wird
mittels Phasenanschnittsteuerungen realisiert, die durch Kompaktregler mit kontinuierli-
chem Ausgangssignal angesteuert werden. Kap. 3.2 enthélt weitergehende Informationen
zur Reaktortemperierung. Im Rahmen der Untersuchungen zur Dampf-Reformierung wird
der Bereich zwischen der Kapillarverdampfung und der Uberhitzung auf 130 °C beheizt,

um den Gemisch-Taupunkt von zirka 92 °C (S/C=3) sicher zu iiberschreiten.

Nach dem Verlassen des Reaktors wird der Produktstrom in einem metallischen
Doppelrohr-Kondensator WT 6 gequencht. Der entstehende Kondensatstrom wird in
einer Gas-Feinentfeuchtungseinheit WT 5 abgetrennt. Der Produktgasstrom zum Gas-
analysator QIR 1 besitzt eine Taupunktstemperatur von zirka 5 °C. Bei Versuchen mit
Volumenstromen deutlich grofier als 2 1/min (STP) wird ein Teilstrom vor dem Analy-
sator durch das Uberstrémventil V 9 abgefiihrt. Uber einen zweiten Gaspfad kann eine
Priifgaszufuhr zur Kalibrierung der vier Messkanile des Gasanalysators QIR 1 mit CHy,
CO, CO4 sowie Hy erfolgen. Wasserstoff wird mit einem Wérmeleitfihigkeitssensor gemes-
sen. Die weiteren Gaskomponenten werden mittels nicht-dispersiver Infrarot-Detektoren
erfasst. Der Wéarmeleitfahigkeitsmesswert wird geriteintern aufgrund von Querempfind-
lichkeiten mit den weiteren gemessenen Gaskomponenten korrigiert. Zu Auswertungen
wurden ausschliellich die Messwerte fiir CH,, CO, COs herangezogen. Die Genauigkeit
des Wasserstoffmesswertes ist geringer, da hier eine Querverrechnung mit den Signalen der
anderen Messkanéle erfolgen muss. Bei Messungen, welche den Messbereich fiir Methan

iiberschreiten, wurde Methan aus den Konzentrationswerten der Kohlenoxide berechnet.

Alle relevanten Messwerte werden PC-gestiitzt erfasst. Zur vereinfachten und reprodu-
zierbaren Durchfithrung der Experimente wurde eine Automatisierung der Versuchsan-
lage vorgenommen. Vor dem Start kinetischer Messungen wird am jeweiligen Tag eine
Kalibrierung des Gasanalysators durchgefiihrt. Aufeinanderfolgende Messreihen, beste-
hend aus Vorgaben der Fliisse und Temperaturen, kénnen vorab in Form einer Parame-
terliste definiert werden. Bei dem Wechsel eines Temperaturniveaus erfolgt eine Stick-
stoffspiilung. Dadurch liegt im Reaktor eine bekannte Gaszusammensetzung zu Beginn
des folgenden Messpunktes vor. Zudem werden damit mogliche rulbildende Nebenre-
aktionen beim Durchfahren grofler Temperaturspannen unterbunden. Die Messung be-

ginnt erst, sobald alle reaktorbezogenen Temperaturmesswerte in einen Bandbereich von
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Tabelle 3.1: Ubersicht: Konstruierte/untersuchte Versuchsreaktoren. Zugehorige Geome-
triekenndaten zeigt Anhang B, Tab. B.2.

Versuchsreaktor Bemerkung Einsatz

R SR-U-0 Flachbettreaktor Kinetik (Reformierung)

R SR-U-1 Mikrostrukturierter Reaktor Kinetik (Reformierung)

R SR-U-3 Mikrostrukturierter Reaktor Blindaktivitét (Reformierung)

R TOx-6 Mikrostrukturierter Reaktor Kinetik (Oxidation)

R TOx-8 Mikrostrukturierter Reaktor Blindaktivitdt (Oxidation)

R INT-1 Mikrostrukturierter Reaktor Kopplung Reformierung/Oxidation

5 °C beziiglich des Sollwertes eingetreten sind. Eine MATLAB-basierte Auswertungssoft-
ware wurde erstellt. Sie umfasst neben den Reaktormodellen zur Parameterschétzung die
Ergebnis-Visualisierung sowie eine nachvollziehbare Dokumentation der Datenurspriinge,

die Eingang in Parameterschétzverfahren finden.

3.2 Versuchsreaktoren

Zu Beginn der vorliegenden Arbeit stand das Arbeitsfeld der sogenannten Mikroreak-
tionstechnik am Anfang einer rasanten Entwicklung. Mikrostrukturierte Reaktoren mit
Kanalabmessungen, welche die Aufbringung einer katalytischen Beschichtung sicher zu-
lassen, waren kommerziell nicht verfiighar. Aus diesem Grunde wurden Reaktoren zur
Durchfiithrung kinetischer Untersuchungen selbst konstruiert. Die Eigenschaften der ent-
worfenen Reaktoren beziiglich Temperierung wurden auf die Untersuchung exothermer

beziehungsweise endothermer Reaktionen mit groffer Warmetoénung abgestimmt.

Die Dampf-Reformierung von Methan wurde sowohl in einem Flachbettreaktor als auch
in einem mikrostrukturierten Reaktor betrachtet (Tab. 3.1, Kap. 3.2.1). Die katalytische
Verbrennung von Methan wurde hingegen aufgrund der besonderen Notwendigkeit, die
Exothermie zu kontrollieren, ausschliellich in mikrostrukturierten Reaktoren untersucht
(Kap. 3.2.2). Zur Zuordnung der erzeugten Kinetikdaten wurden eindeutige Bezeichnun-
gen fiir die eingesetzten Reaktoren festgelegt (Anhang B, Tab. B.1). Kap. 3.2.3 erldutert

die reaktoriibergreifend eingesetzten Begleitheizungsmafinahmen.

3.2.1 Dampf-Reformierung: Flachbettreaktor, Mikroreaktoren

Kinetische Untersuchungen zur Reformierung wurden zunéchst in einem Flachbettreak-
tor durchgefithrt. Dadurch wurde eine Basis zum Vergleich mit den nachfolgend in ei-

nem mikrostrukturierten Reaktor bei deutlich geringeren Verweilzeiten ermittelten Ki-
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netikdaten geschaffen. Abb. 3.4 zeigt eine Seitenansicht des Flachbettreaktors. Medien-
beriihrte Reaktorflichen wurden aus einer hochtemperaturbesténdigen Legierung mit der
Werkstoff-Nummer 1.4828 angefertigt. Die Nuten quer zur Stromungsrichtung dienen zur
elektrischen Beheizung des Reaktors. Sie erfolgt mit FeCrAl-basierten Widerstandsheiz-
drahten in drei separat geregelten Heizzonen. Eine elektrische Isolation erfolgt durch

Quarzglasrohrchen, die in die Dreiecksnuten eingelegt werden.

Abbildung 3.2: Flachbettreaktor R SR-U-0: Draufsicht.

Abb. 3.2 zeigt die untere Reaktorhélfte. In die vier Aussparungen im iiberstrémten
Bereich des Reaktors werden einseitig katalytisch beschichtete Bleche eingelegt. Zur
Gewihrleistung eines ausgeglichenen Temperaturprofils werden vier quadratische,
einseitig katalytisch beschichtete Bleche mit einer Wandstirke von 2 mm aus dem
Werkstoff 1.4828 eingesetzt. Somit liegen erhohte Warmeleiteigenschaften verglichen
mit konventionellen Katalysatorgeometrien wie Metallfolien oder Pellets vor. Zwei der
eingelegten Blechstrukturen sind in Abb. 3.5 gezeigt. Passstifte dienen als Niederhalter
zur konstanten Positionierung dieser Strukturen (Abb. 3.4). Nach dem Einlegen der
beschichteten Bleche wird der Reaktor seitlich durch ein Laserschweiiverfahren gasdicht
verschweifit. Abb. 3.3 zeigt die zugehorige Konstruktionszeichnung. Bohrungen im Reak-
torunterteil dienen zur Halterung von insgesamt sechs Thermoelementverschraubungen
fiir Thermoelemente des Typs K. Jeder Heizzone sind zwei benachbarte Thermoelemente
zugeordnet. Eines der Thermoelemente dient zu Regelungszwecken, das andere zur Uber-
wachung. Abb. 3.6 zeigt den Flachbettreaktor wiahrend der Montagephase einschliefllich

der Begleitheizungsmafinahmen.

Wiéhrend der Flachbettreaktor durch einen einzigen Stromungsweg gekennzeichnet ist,
wird die Stromung in den zusétzlich entworfenen mikrostrukturierten Reaktoren auf meh-
rere parallel angeordnete Stromungskanéle verteilt. Abb. 3.7 zeigt die im Rahmen der ki-
netischen Untersuchungen eingesetzten strukturierten Kanalbleche. Deutlich erkennbar ist
die parallelisierte Stromungsfiihrung: Im mittleren Bereich begrenzen jeweils metallische
Stege die 18 rechteckformigen Kanile. Katalytisch beschichtete Bereiche der Oberfliche

werden nachfolgend als Reaktionsbereich bezeichnet. Ein- sowie Auslass sind zur Gewéahr-
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Abbildung 3.3: Flachbettreaktor R SR-U-0: Konstruktionszeichnung. Die vier quadrati-

schen Aussparungen (Draufsicht) dienen zum Einlegen einseitig katalytisch beschichteter
Bleche.
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Heizleiter in
Quarzglasréhrchen
Deckblech
Passstift zur Fixierung eines
A@ /@ katalysatorbeschichteten
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=y A iy
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Abbildung 3.4: Flachbettreaktor R SR-U-0: Seitenansicht. Die Zustrémung erfolgt durch
das linke Zufiihrungsrohr.

Abbildung 3.5: Flachbettreaktor R SR-U-0: Draufsicht auf zwei der vier eingelegten, ein-
seitig mit einem washcoat katalytisch beschichteten Bleche (Originalgréfie 5 cm x 5 cm).
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Abbildung 3.6: Flachbettreaktor R SR-U-0: Montierter Zustand. Zur Temperierung dienen
Heizbéander (Begleitheizung) und eine Reaktortemperierung durch drei geregelte Heizzonen
mittels Widerstandsheizdréhten. Das obere sowie das untere Blech dienen zur Fixierung der
elektrischen Heizdrihte. Die Schrauben stehen nicht mit dem Fluidraum in Kontakt.

leistung einer ndherungsweisen Gleichverteilung diagonal angeordnet. Das Blechmaterial
besteht aus einer hochtemperaturfesten Nickel-Basislegierung, Werkstoffnummer 2.4816.
Zur Herstellung der fluidfiihrenden Kanalstrukturen wurden zunéchst Mikrofrés-, spéter
auch Atzverfahren angewendet. Abb. 3.8 zeigt die Fertigungszeichnung der fluidfithrenden

Blechgeometrie, die allen konstruierten mikrostrukturierten Reaktoren zugrundeliegt.

Abbildung 3.7: Mikrostrukturierte Bleche, Strukturtiefe 400 pm, geétzt. Die Auflenab-
messung der Bleche betrigt bei allen Reaktoren 47.4 mm x 100 mm. Blechstérke: 1 mm im
nicht strukturierten Bereich. Strukturabmessungen gemafl Abb. 3.8.
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Abbildung 3.8: Mikrostrukturierte Bleche fiir die Reaktoren R SR-U-0, R SR-U-1, R SR-
U-3, R TOx-6, R TOx-8 (Anhang B, Tab. B.1): Draufsicht auf die Strukturierung.

Abbildung 3.9: Mikrostrukturierter Reaktor R SR-U-1 zur isothermen Durchfiihrung
der Dampf-Reformierung. Elektrische Beheizung, in drei Zonen getrennt geregelt. In der
Reaktormitte befindet sich die Reaktionszone, senkrecht angeordnet sind die Fluidzu-/-
abfithrungsrohre. Die wendelférmigen Leitungen aus Nickellitze dienen zur elektrischen An-
bindung der drei Heizzonen. Fluidfithrung/Messstellen siehe Abb. 3.10.
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Heizzone Zone 1 Zone 2 Zone 3
Position Rohr 1 Rohr 8 Rohr 17
TIRC 24

d,=6 mm

I (H,O/CH,)

Bleche elekirisch
beheizt

30 mm

TIR 23

l (CH,/H,0/CO/CO,/H,)

Abbildung 3.10: Reformierungsreaktor R SR-U-1: Fluidfithrung und Messstellenpositio-
nierung. Thermoelementpositionierung 12 mm vom Reaktorrand entfernt (Zone 2, 3), das
Thermoelement der Heizzone 1 ist 5 mm vom Reaktorrand entfernt (erhéhte Néhe zum
Fluideintritt). Ein weiteres Thermoelement, TIR 17, ist im gleichen Quarzglasrohr der Heiz-
zone 3, jedoch 5 mm vom Reaktorrand entfernt positioniert.
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Abb. 3.9 zeigt den fertigen mikrostrukturierten Reaktor zur Untersuchung der Dampf-
Reformierung von Methan. Er besteht aus einem strukturierten Blech (Abb. 3.7), das
mit zwei 4 mm starken ebenen Deckblechen seitlich laserverschweisst ist. Die Fluidzu-
und Abfithrung erfolgt durch Rohre, die in das untere Deckblech eingeschweisst sind.
Eingesetzt werden Rohre der Werkstoffnummer 1.4571 mit einem Auflendurchmesser von
6 mm und einer Wandstérke von 1 mm. Zur Beheizung wurden in die Deckbleche (Werk-
stoffnummer 2.4816) jeweils 18 Durchgangsbohrungen quer zur Stréomungsrichtung einge-
bracht. FeCrAl-basierte Widerstandsheizdriahte werden durch sie gefddelt. Sie bilden die
Heizelemente zur ortlich verteilten Wérmefreisetzung. Analog zur Beheizungslosung des
Flachbettreaktors dienen Quarzglasrohrchen zur elektrischen Isolation der Heizdrahte. In
der ersten Heizzone nahe dem Fluideintritt dienen 2x4 Rohrchen zur Beheizung. Die erste
Heizzone iiberdeckt bewufit einen vergleichsweise kurzen Reaktorbereich, da im Eintritts-
bereich aufgrund der hohen Eduktkonzentration auch der grofite Warmeentzug erwartet
wird. Die zwei weiteren Heizzonen umfassen 2x6 sowie 2x7 Rohrchen. Zur Temperatur-
regelung werden Thermoelemente des Typs K eingesetzt. Analog zum Flachbettreaktor
werden die Heizdridhte mit Nickellitzen verschweisst, welche zur Anbindung an die Wech-

selspannungsversorgung mit 12 V dienen (Abb. 3.9).

Eine Skizze des Reaktoraufbaus sowie der Messstellenpositionierung zeigt Abb. 3.10. Eine
zusétzliche Messstelle TIR 22 ist nahe dem Fluideintritt im Randbereich des Reaktors an-
geordnet. Die eingesetzten Werkstoffe ermoglichen einen Reaktorbetrieb unter nahezu iso-
thermen Verhéaltnissen im Reaktionsbereich bis zu einer Temperatur von zirka 900 °C. Zur
Beurteilung werden vier Thermoelemente herangezogen, die zu Regelungs- sowie Uber-

wachungszwecken iiber den Reaktionsbereich verteilt sind (Abb. 3.10).

Entsprechend dem Wunsch des Katalysatorherstellers erfolgt die Aufbringung des kataly-
tisch aktiven washcoats auf der gesamten innenliegenden, durchstromten Reaktorfléache,
nachdem der Reaktor seitlich verschweifit wurde. Zur Sicherstellung definierter Tempe-
raturen im Reaktionsbereich und zur Vermeidung von Vor- und Riickreaktionen sind die
beiden zu- und abfiihrenden Rohre nicht katalytisch beschichtet.

3.2.2 Katalytische Verbrennung: Mikrostrukturierte Reaktoren

Abb. 3.11 zeigt einen der zur Untersuchung der katalytischen Totaloxidation von Methan
konzipierten Reaktoren. Wiederum wurde die Blechstruktur geméf3 Abb. 3.8 auf beiden
Seiten mit Deckblechen versehen und am Rand verschweifit. Die dufleren Abmessungen
gleichen den mikrostrukturierten Reaktoren zur Untersuchung der Dampf-Reformierung.
Das Eintrittsrohr ist hier verdeckt von der Oberseite des Reaktors. Verglichen mit dem so-
eben beschriebenen Reaktor zur Dampf-Reformierung ist es gekiirzt ausgefiihrt. Dadurch

kann die Eduktzufithrung und -vermischung in einem reaktornahen Kreuzungsstiick erfol-
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gen (Kap. 5.3.1, Abb. 5.1). Die in die Reaktoroberseite eingearbeiteten, 1.2 mm breiten
Nuten dienen zur Aufnahme von Thermoelementen. Die Bleche, welche das mikrostruk-
turierte Blech begrenzen, haben eine Wandstérke von 4 mm. Sie sollen eine gute axiale
Wirmeleitung sicherstellen und damit lokale Uberhitzungen durch die stark exotherme
Oxidationsreaktion verhindern. Die Messstellenpositionierung wird erst in Kap. 5.3 ge-

zeigt, da sie in engem Zusammenhang zu den experimentellen Ergebnissen steht.

Abbildung 3.11: Mikrostrukturierter Reaktor R TOx-6 zur kontrollierten Durchfithrung
der voll-katalytischen Methan-Verbrennung.
Fluidfithrung/Messstellenpositionierung: Kap. 5.3.1, Abb. 5.1/Abb. 5.2.

3.2.3 Begleitheizung der Versuchsreaktoren

Zur weitgehenden Vermeidung von Wéarmeverlusten an die Umgebung wurden zusétzlich
zur Beheizung der Deckbleche fiir alle Reaktoren Mafinahmen zur Begleitheizung vorge-
sehen. Eine Begleitheizung ist im Rahmen der Untersuchungen zur Dampf-Reformierung
notwendig, da die Reaktorheizzonen nur zur Deckung der benétigten Reaktionswirme aus-
gelegt sind. Im Rahmen der Oxidationsexperimente verringert die Begleitheizung W arme-

verluste an die Umgebung erheblich.

Der prinzipielle Aufbau gleicht sich fiir alle Reaktoren. Abb. 3.12 zeigt den Querschnitt
durch den symmetrischen Begleitheizungsaufbau der mikrostrukturierten Reaktoren bei-
spielhaft fiir den Bereich unterhalb des Reaktors von auflen nach innen. Parallel zu den
zwei groBten Reaktoroberflichen wird eine zirka 10 mm starke Schicht keramischen Iso-
lationsmaterials angeordnet. Es folgt ein Edelstahlblech, welches mindestens die Abmes-
sungen des Reaktionsbereiches besitzt. Diese ober- sowie unterhalb des Reaktors angeord-

neten Bleche werden durch Heizbadnder temperiert. Sie sind auf den Blechseiten befestigt,
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Abbildung 3.12: Querschnittsskizze fiir alle mikrostrukturierten Reaktoren: Reaktorauf-
bau und unterer Teil der Isolation (symmetrisch angeordnet).
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die dem Reaktor abgewandt sind. Dadurch kann eine Gleichverteilung der Begleithei-
zungswarme erzeugt werden. Der zuhorige Temperaturfithler zur Regelung ist in unmit-
telbarer Nédhe des Heizbandes auf dem Blech befestigt. Der Sollwert orientiert sich an den
Vorgabewerten fiir die Reaktor-Heizzonen. Durch dieses Begleitheizungskonzept werden
Abwéarmestrome zwischen der Reaktoroberfliche und der Umgebung weitgehend unter-
bunden. U-formig gebogene Edelstahlfolien der Stéarke 50 pm unterstiitzen eine Warme-

Gleichverteilung an den schmalen Stirnseiten der Reaktoren.



Kapitel 4

Dampf-Reformierung von Methan

4.1 Stand der Forschung und Anwendung

Fiir die Wasserdampfreformierung von Methan sind die drei nachfolgenden Reaktions-
schritte Gl. 4.1-Gl. 4.3 maBigebend. Die beiden Reformierreaktionen Gl. 4.1 und Gl. 4.2
sind stark endotherm. Bei niedrigen Temperaturen konnen beide Reformierungsreaktio-
nen als sogenannte Methanisierungsreaktionen riickwérts laufen. Im Reformer ist diese
Riickreaktion unerwiinscht, weshalb die Austrittstemperatur des Reformers ausreichend

hoch sein muss.

Parallel zu den Reformierungsreaktionen lduft die schwach exotherme Wasser-Gas
Shift-Reaktion ab (Gl. 4.3). Da sich das Gleichgewicht aller drei Reaktionen bei hohen
Temperaturen schnell einstellt, findet man sowohl Kohlenmonoxid als auch Kohlendioxid
als Produkte. Kap. 2.1, Abb. 2.3 zeigt fiir eine ausgewihlte Eduktzusammensetzung die

temperaturabhéngige Gleichgewichtszusammensetzung.

1. Wasserdampf-Reformierung zu Kohlenmonoxid

kJ
2. Wasserdampf-Reformierung zu Kohlendioxid
kJ
CHy+2 H,O = COy+4 H, AHR orsc = +192 — (4.2)
3. Wasser-Gas Shift
0 kJ
CO + HQO # COQ —|‘ H2 AHR,1073K = —34 @ (43)

Die wahrend der Dampf-Reformierung ablaufenden Reaktionen sind durch eine Volumen-

zunahme in den Bruttoreaktionen GI. 4.1 und GI. 4.2 gekennzeichnet. Nach dem GESETZ
33
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DES KLEINSTEN ZWANGES lauft daher die Reformierung bei niedrigen Driicken begiinstigt
ab.

Das thermodynamische Gleichgewicht im Reaktionssystem ergibt sich als Simultangleich-
gewicht aus zwei beliebigen Bruttoreaktionsgleichungen (Gl. 4.1-4.3). Der Reaktionsablauf
und damit die Warmeténung der Dampf-Reformierung wird von diesen Hauptreaktionen
dominiert. Verschiedene Nebenreaktionen kéonnen auftreten, die zur Bildung kohlenstoff-
haltiger Produkte, nachfolgend vereinfacht als Ruf§ bezeichnet, fithren (Gl. 4.4-Gl. 4.6).
Ergénzende Informationen zu den Nebenreaktionen geben die nachfolgend genannten
Literaturstellen [31, S. 10/82/279], [32].

Methan-Spaltungsreaktion / Dekomposition:
kJ

CH, = C(s)+2 H, AHP po5c = +74.9 — (4.4)
Kohlevergasung / coke gasification, steaming:
0 kJ
O(S)+HQO = OO+HQ AHR,?QSK = +474.8 @ (45)
CO-Disproportionierung / Boudouard-Gleichgewicht:
0 kJ
2C0 = C(s)+CO, AHp gsic = —172.4 p— (4.6)

4.1.1 Industrielle Anwendung der Dampf-Reformierung

Die Dampf-Reformierung von Erdgas stellt den wichtigsten industriellen Prozess zur Er-
zeugung von Synthesegas mit einem hohen Wasserstoffgehalt dar. Bezogen auf Grof3-
anlagen ist dieser Prozess der derzeit wirtschaftlichste Weg zur Herstellung von Was-
serstoff [33]. Mehr als 80 % der weltweiten Ammoniak-Produktion basieren auf diesem

Verfahren zur Bereitstellung eines wasserstoffhaltigen Synthesegasgemisches.

Die Historie der Erforschung und der technischen Umsetzung beginnt Ende des 19. Jahr-
hunderts. Damals untersuchte Lang die Homogenreaktion zwischen Wasserdampf und
Methan im Temperaturbereich zwischen 950-1050 °C. Die Umsétze ohne die Anwesenheit
eines Katalysators blieben sehr gering. Eine der zahlreichen Patentanmeldungen um das
Jahr 1930 basiert auf einen Reaktoraufbau, dessen Prinzip auch heute die Basis bei Grof3-
prozessen bildet: Der Katalysator wird in indirekt beheizten Rohren aus einer hochtempe-
raturfesten Stahllegierung angeordnet [31, S. 11]. Werkstoffverbesserungen erméglichten
bereits 1967 den Betrieb der Reformierungsreaktoren bei einem Druck von 4 MPa [31,

S. 12]. Durch die Druckerhéhung wird die Warmeriickgewinnung aufgrund steigender
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Wirmetibergangskoeffizienten vereinfacht, zudem kann Kompressionsenergie fiir die nach-
geschalteten Ammoniak- oder Methanolsyntheseprozesse eingespart werden. Hingegen ist
bei Brennstoffzellensystemen, die mit Niederdruck-Erdgas gespeist werden, ein Betrieb

bei erhohten Driicken aufgrund der benétigten Verdichtungsenergie nicht vorteilhaft.

Reaktionsfithrung, technische Realisierung

Grofitechnisch wird die Dampf-Reformierung von Erdgas in kontinuierlich betriebenen
Festbett-Rohrreaktoren durchgefiihrt. Die Temperaturen im Katalysatorbett liegen zwi-
schen 500 und 900 °C. Ein molares steam-to-carbon (S/C)-Verhéltnis von 2-4 wird einge-
setzt [32]. Temperatur und S/C-Verhéltnis sind abhéngig vom eingesetzten Katalysator
sowie von der Eduktzusammensetzung. Der Wasserdampf-Uberschuss verringert ruBbil-
dende Nebenreaktionen (Gl. 4.4-Gl. 4.6).

Der Temperaturverlauf im Reformierungsreaktor ergibt sich infolge des komplexen
Wechselspiels der ortsabhéngigen Quell- und Senkeneinfliisse aus Beheizung und den
stark endothermen Reformier-Reaktionen. Er wird daher mafigeblich beeinflusst durch die
Warme- und Stofftransportprozesse zwischen Reformierungs-Katalysator, Wandmaterial
und Wirmequelle. Ein Uberblick hinsichtlich der Auswirkungen der Brenneranordnung
auf den Wandtemperaturverlauf im Reformierungsreaktor ist bei Rostrup-Nielsen [31,
S. 20-21] sowie Dybkaer gegeben [34]. Die eingesetzten Festbettreaktoren sind iiblicher-
weise aus Rohren mit einer Linge zwischen 6-12 m und einem Innendurchmesser von
70-160 mm aufgebaut.

Heterogene Katalyse

Industriell werden aus Kostengriinden fast ausschliellich keramische Schiittungskataly-
satoren mit der Aktivkomponente Nickel eingesetzt. Die Aktivitdt von Edelmetallen wie
Rhodium und Ruthenium ist zwar um zirka eine GroéBenordnung héher [35], ihr Einsatz
in industriellen Groflanlagen scheidet aus Kosten- und Verfiigharkeitsgriinden jedoch aus.
Fiir dezentrale Anwendungen werden edelmetallhaltige Katalysatoren hingegen bevor-
zugt, da im Gegensatz zur Aktivkomponente Nickel keine Katalysator-Reduktion nach

einem Anlagenstillstand erforderlich ist.

Weiterentwicklungen des Katalysators zielen auf eine Erhohung der Langzeitbesténdig-
keit, insbesondere jedoch auf die Verminderung der Rufbildung [35], [36], [37], [38]. Einen
Uberblick hinsichtlich der eingesetzten Katalysatoren und Reaktorkonzepte gibt die Lite-
ratur [32], [39], [40].

Edukte

Die Ausfithrungen in dieser Arbeit beziehen sich auf die Dampf-Reformierung von Methan

als der Hauptkomponente der unter dem Begriff Erdgas zusammengefassten Gasmischun-

gen. Im Rahmen der Entwicklung von Brennstoffzellensystemen wurden zwar Unterschiede
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im Umsetzungsverhalten zwischen reinem Methan und Erdgas festgestellt [41]. Da sich die
vorliegende Arbeit auf die Temperaturfithrung in einem thermisch gekoppelten Reaktor

konzentriert, kann hier darauf nur verwiesen werden.

Kinetik

Die Kinetik der Dampf-Reformierung iiber getrigerten Nickelkatalysatoren wurde in den
letzten Jahrzehnten intensiv untersucht. Es kann zusammengefasst werden, dass die bisher
publizierten Untersuchungen zur Reaktionskinetik nahezu ausschliellich auf Katalysato-
ren in Form von keramischen Pellets oder metallischen Folien beruhen. Die Ergebnisse
der publizierten Untersuchungen weichen bereits in ihren qualitativen Aussagen vonein-
ander ab. Ubereinstimmung besteht, dass eine Kinetik erster Ordnung beziiglich Methan
vorliegt. Ermittelte scheinbare Aktivierungsenergien liegen in einer Bandbreite zwischen
20-160 kJ/mol. Diese erhebliche Streuung wird mit Porendiffusionslimitierungen der ein-

gesetzten Katalysatoren erklart.

Als kinetische Anséitze werden sowohl gleichgewichtslimitierte Formulierungen heran-
gezogen als auch einfache Potenzgesetze, die keine Beriicksichtigung einer moglichen
Riickreaktion bei Temperaturabfall entlang der Ortskoordinate erlauben. Einen
Uberblick geben folgende Literaturiibersichten, die sich auf nickelbasierte Katalysa-
toren beziehen [42], [43], [31, S. 56, Tab. 11]. Hervorzuheben sind die Arbeiten von
Xu/Froment [44], [45]. Wie bereits bei Khomenko [46] wird auch hier ein gleichgewichts-
limitierter Ansatz verwendet, im thermodynamischen Gleichgewichtszustand heben sich
die Hin- und Riickreaktionsgeschwindigkeit auf. Xu/Froment kombinieren diesen Ansatz
mit einer Langmuir-Hinshelwood-Beschreibung der Adsorptionsgleichgewichte auf der
Katalysatoroberfliche. Die kinetische Beschreibung wurde fiir einen kommerziellen
Ni/MgAl,O4-Katalysator entworfen. Dieses Modell wird in verschiedenen Arbeiten zur

Simulation von Dampf-Reformierungsreaktoren genutzt [47], [48], [49].

Die kinetische Beschreibung wird im Rahmen dieser Arbeit auf die Bruttoreaktionen
konzentriert, welche die Warmetonung des Prozesses mafgeblich bestimmen (Gl. 4.1-

Gl. 4.3). Sie bilden auch die Basis fiir das von Xu/Froment verwendete Reaktionsnetzwerk
(Abb. 4.1).

4.1.2 Verfahren kleiner Leistungsklasse: Ansitze zur kompakten
Reaktorgestaltung

Die Charakteristika einer dezentralen Synthesegasbereitstellung fiir einen PEM-
Brennstoffzellenstapel seien im Vergleich zur grofitechnischen Wasserstoftherstellung

(Kap. 4.1.1) wie folgt umrissen:
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Edukt

CH
Direkte +H,0 4 +2H,0 Direkte
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Abbildung 4.1: Reaktionsnetzwerk Dampf-Reformierung, Ni/Al2O4-Katalysator,
Xu/Froment (1989), nach [44]. Nummerierung entspricht der spéter eingefithrten Indizie-

rung der gleichgewichtslimitierten Brutto-Reaktionen r?et’l (Parameter 1), Gl. 4.1-Gl. 4.3.

Kompakter Aufbau und hohe Warmeintegration des Verfahrens erlangen erhchte

Bedeutung;

Der Prozess wird nahe Umgebungsdruck (zirka 105 Pa) betrieben und sollte sich

durch einen niedrigen Druckverlust (< 100 mbar) auszeichnen;

Geringe Schwankungen der Gaszusammensetzung in einem stationdren Betriebs-

punkt fiir nachgelagerte Prozessschritte wiinschenswert;

Es ist von einem Betrieb mit hdufigem Lastwechsel und lédngeren Betriebspausen

auszugehen;

Umgebungsluft bildet das einzige Spiilgas (zur Vermeidung von Kondensation). Bei
AufBlerbetriebnahme der Anlage muss mit Luft gespiilt werden. Daher sollte der

eingesetzte Katalysator oxidationsstabil sein.

Niedrige Druckverluste werden gefordert, um den Aufwand fiir die Erdgas-Verdichtung

moglichst gering zu halten und einen hohen elektrischen Gesamtwirkungsgrad des Sys-

tems zu gewéhrleisten. Wahrend in vielen Groflanlagen die Erzeugung von Hochdruck-

Dampf fiir Verbundanlagen mittels der Verbrennungsabwérme wesentlich ist [48], kann

im dezentralen Prozess die Abwérme nur sehr eingeschrankt energetisch genutzt werden.

Die Kompaktheit eines Dampf-Reformers kann zum einen durch eine erhéhte Katalysa-

toraktivitéit /~ausnutzung, zum anderen durch einen intensivierten Warmeantransport zur

endothermen Reformierungsreaktion erhoht werden.

Ein kompakter und gleichméafliger Warmeantransport wird erst durch eine weitgehende

Integration von Warmeentzug und Warmelieferung mittels strukturierter Reaktorgeome-
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trien moglich. Die Kopplung zwischen der Dampf-Reformierung und der katalytischen
Verbrennung mittels kompakter Plattenreaktorkonzepte wird derzeit an verschiedenen
Instituten verfolgt [50], [51], [52], [53], [54], [55].

Die Anpassung an den lokalen Warmebedarf durch eine ortsverteilte Zufithrung des Brenn-
gases, fuel staging, wurde in verschiedenen Arbeiten theoretisch betrachtet. Untersuchun-
gen von Frauhammer et al. fithrten zu einer Patentanmeldung [56]. Hier wird neben dem
Wiérmeriicktausch getrennt von der Reaktionszone die Moglichkeit zur optimierten Tem-
peraturfithrung durch eine ortsabhéngige Katalysatorstrukturierung sowie eine verteilte

Einspeisung beschrieben.

4.2 Experimentelle Untersuchungen: Flachbettreak-
tor

Die eigenen Untersuchungen zur Dampf-Reformierung wurden im Flachbettreaktor R SR-
U-0 begonnen. Eingesetzt wurden Eduktmischungen aus Methan und Wasserdampf. Ei-
ne Verdiinnung mit Stickstoff erfolgte nicht, damit &dhnliche Partialdriicke wie in der
Zielanwendung vorliegen. Orientierende Messungen zum zeitabhéngigen Aktivitdtsver-

halten zeigten eine nahezu gleichbleibende Aktivitdat bei den meisten Messbedingungen.

Zur Eingrenzung des Parameterraumes wurde der Temperaturbereich ermittelt, in dem
eine signifikante kinetische Limitierung vorliegt. Er erstreckt sich fiir die hier genutzten
Durchsiitze bis zu zirka 610 °C. Kap. 4.4, Tab. 4.5 gibt einen Uberblick beziiglich der Mess-
bedingungen, welche die Basis zur Ermittlung kinetischer Parameter bilden. Variiert wur-
den die Eduktkonzentrationen, die Temperatur des isotherm betriebenen Reaktors sowie
der Reaktordurchsatz. Das minimale S/C-Verhéltnis wurde im Rahmen der kinetischen
Untersuchungen auf 2.4 begrenzt, um eine signifikante Rulbildung auf dem Katalysator

zu vermeiden. Der Reaktor wurde bei Umgebungsdruck, zirka 0.1 MPa, betrieben.

Orientierende Messungen wiesen auf die Moglichkeit einer weitgehend reversiblen Ka-
talysatordesaktivierung durch Ruflablagerungen auf dem Katalysator hin. Bei der
Durchfiithrung der kinetischen Messungen wurde daher tédglich mindestens einmal ein Re-
ferenzpunkt angefahren. Die Bildung von Ruflablagerungen kann eine signifikante Min-
derung der Katalysatoraktivitit verursachen (Tab. 4.1, letzte Zeile). Sie kann durch vor-
sichtiges Abbrennen der Rulbeladung weitgehend wiederhergestellt werden. Der Vergleich
der letztgenannten Messung mit den weiteren durchgefithrten Messungen zeigt die gute
Reproduzierbarkeit an verschiedenen Messtagen. Beispielhaft zeigt Abb. 4.2 den Zeitver-
lauf eines Experimentes bei konstanter Zustrémung von Methan und Wasserdampf. Die

Temperatur-Istwerte der drei Reaktor-Regelzonen schwanken typischerweise weniger als
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Tabelle 4.1: Reproduzierbarkeit des Referenzpunktes (Flachbett-Reaktor R SR-U-0). Be-
dingungen: Eduktgemisch P 5.3 (235 ml/min (Norm) CHy, 56.7 g/h HpO. S/C=5, p=0.1

MPa, T=600 °C, gezeigt: trockene Gaszusammensetzung.

Datum / Bemerkung con, (%) cco, %] cco (%] cr, [%]
29.11.2001 3.5 14.6 5.6 76.7
03.12.2001 4.5 14.7 5.3 75.9
07.12.2001 4.3 15.3 5.0 73.8
07.12.2001 4.3 15.3 5.1 73.9
10.12.2001 4.0 14.8 5.0 77.6
10.12.2001 4.3 14.6 4.9 7.7
10.12.2001 4.4 14.7 4.7 76.2
11.12.2001 4.6 14.7 4.8 76.4
12.12.2001 4.3 15.1 4.9 74.8
13.12.2001 4.6 15.1 5.0 74.6
13.12.2001 4.7 15.0 5.0 74.0
14.12.2001 4.7 15.2 4.9 74.5
14.12.2001 4.6 15.0 5.0 74.4
17.12.2001 4.6 15.1 4.9 75.5
02.01.2002 4.5 14.9 5.1 74.7
Thermodyn. Ggw. 2.0 15.1 5.6 77.3
02.08.2001 (deaktiviert) 11.9 14.5 3.9 69.6

2 °C um den Sollwert.

Eigene Messungen in einem stationdren Betriebspunkt iiber zirka acht Stunden weisen

auf nur geringfiigige Aktivitdtsdnderungen hin. Die Zunahme der trockenen Methan-

Konzentration als Mafl der Aktivitdtsabnahme lag zunéchst in der Gréflenordnung von

0.2 %/h und ging im Zeitverlauf zuriick. Anscheinend stellt sich ein abhéngiges Gleichge-

wicht zwischen Rufibildung und RuBoxidation von Temperatur und S/C-Verhéltnis ein.

4.3 Experimentelle Untersuchungen:
ren

4.3.1 Blindaktivitat

Mikroreakto-

Als Blindaktivitat wird im folgenden die katalytische Aktivitat der metallischen Reak-

torwénde ohne die Aufbringung eines washcoats bezeichnet. Zum einen wird untersucht,



40 4 Dampf-Reformierung von Methan

T T Sy U S

| | | | | | | |
4 6 8 10 12 14 16 18
Zeit [min]

Abbildung 4.2: Flachbett-Reaktor R SR-U-0: Produktkonzentrationen im Zeitverlauf un-
ter stationdren Zustrémbedingungen einschliellich Beginn der Messung. Datum: 02.01.2002.
Edukt-/Produktzusammensetzung siche Tab. 4.1.

ob das CO-/ COy-Gleichgewicht vom Wandmaterial beeinflusst wird. Zum anderen wird
gepriift, ob die Dampf-Reformierung katalysiert wird. In diesem Falle kénnten Riickreak-
tionen im kélteren, katalytisch unbeschichtetem Austrittsrohr des Reaktors die Menge an
bereits abreagiertem Methan verringern. Dadurch wiirden die kinetischen Untersuchungs-
ergebnisse verfilscht. Die eingesetzten mikrostrukturierten Reaktoren zeigen bei typischen
Prozessbedingungen einen Temperaturabfall entlang des Reaktor-Austrittsrohres von et-
wa 100 °C auf 30 mm Lénge.

Experimentelle Untersuchungen zur Blindaktivitdt werden in einem mikrostrukturierten
Reaktor R SR-U-3 durchgefiihrt. Dieser Reaktor weist die gleiche durchstromte Geo-
metrie wie der katalytisch beschichtete Reaktor R SR-U-1 auf. Da vernachléssighare
Wiérmetonungen erwartet werden, enthalten die Deckbleche jedoch keine Querbohrungen
zur Beheizung. Die Temperierung erfolgt ausschlieflich mittels der Begleitheizung
(Kap. 3.2.3). Die Temperatur des Reaktors wird mittig auf der Wandoberfliche mit
dem Thermoelement TIR 24 erfasst. Die Verweilzeiten werden bewusst grofler als die
maximale Verweilzeit im Rahmen der kinetischen Untersuchungen gewéhlt (Kap. 4.4).
Sofern sich bei den Experimenten zur Blindaktivitdt vernachliassigbare Umsétze zeigen,
bleiben die kinetischen Untersuchungen somit mit Sicherheit unverfélscht. Zur Erzielung
eines vergleichbaren Ausgangszustandes wurde nach jeder Messung eine Oxidation

moglicher Rulablagerungen mit synthetischer Luft bei 700 °C vorgenommen.
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Tabelle 4.2: Versuche zur Blindaktivitit: Ubersicht der Eduktgemisch-
Zusammensetzungen. Die Verweilzeit 7 wurde unter der Annahme einer vernachléssigbaren
Reaktion (Volumenbestindigkeit) bei 600 °C angegeben. Fiir die untere Mischung zeigt
Abb. 4.3 die thermodynamische Gleichgewichtszusammensetzung. Die trockene Gaszu-
sammensetzung der Mischung p_Blind_ GGW2_600 ist in Tab. 4.3 in der Spalte Edukt
dargestellt.

Bezeichnung comy (%] cco, (%] cco (%] cmy (%] en, (%] cmyo (%] 7 [ms]
1-_Blind_ GGW4 7.6 77.2 15.2 42
p-Blind GGW2_600 4.0 8.1 8.0 60.0 0 20 43

Die Wasser-Gas Shift-Aktivitdt wurde zunéchst mit einem stickstoffverdiinnten Edukt-
gemisch aus Kohlenmonoxid und Wasserdampf untersucht (Tab. 4.2, Bezeichnung
p-Blind_ GGW4)). Der Eduktstrom liegt mit 2000 ml/min (p;r=0.1 MPa, 600 °C) um
zirka 40 % niedriger als der minimale Volumenstrom, der fiir kinetische Untersuchungen

in dem beschichteten Reaktor eingesetzt wird. Als Ergebnis wird festgehalten:

e Im Temperaturbereich zwischen 250 °C und 700 °C blieben die Kohlenmonoxid-
Umsétze stets kleiner als 2 % (Eduktgemisch: CO/H50). Parallel zur CO»-Bildung
konnte die Bildung von Wasserstoff im stochiometrischen Verhéltnis festgestellt wer-
den. Die Umsetzung erfolgte somit iiber den angestrebten Reaktionsweg der Wasser-
Gas Shift-Reaktion (Gl. 4.3). Eine mogliche Dekomposition des Kohlenmonoxids zu
Kohlenstoff und Kohlendioxid geméfi Gl. 4.6 kann vernachléssigt werden.

Khomenko 1971 zeigte durch Untersuchungen zur Methan-Dampf-Reformierung, dass auf
Nickelfolien die Einstellung des Wasser-Gas Shift-Gleichgewichts fiir alle Reaktionsbe-
dingungen mit den Edukten Methan und Wasserdampf beziehungsweise Kohlenmonoxid
und Wasserstoff moglich ist. Demzufolge kénnen nicht nur Trégerkatalysatoren, sondern
auch metallische Oberflichen eine ausreichende Aktivitit zur Katalyse der Wasser-Gas
Shift-Reaktion aufweisen. Allerdings wurde in den vorstehend beschriebenen Versuchen

nur eine vernachlédssighare Aktivitat festgestellt.

Daher wurden ergéinzende Untersuchungen mit Gasmischungen durchgefiihrt, die zusétz-
lich Wasserstoff und Methan enthalten. Damit kann zum einen untersucht werden, ob sich
eine erhohte Shift-Aktivitit bei Vorliegen von Wasserstoff einstellt. Zum anderen kann die
Blindaktivitdt beziiglich der Methan-Reformierung bewertet werden. Hier gezeigt wird
ein Versuch, der bei abfallender Reaktortemperatur durchgefiihrt wurde (Abb. 4.4). Die
Zusammensetzung des Eduktgemisches wird in Tab. 4.2 als p_Blind_ GGW2_600 bezeich-
net. Die Temperaturabhéngigkeit der Gleichgewichtskonzentrationen dieser Gasmischung
zeigt Abb. 4.3. Bei 643 °C gleichen sich die Methan-Konzentration im thermodynamischen
Gleichgewicht und die Edukt-Konzentration von Methan (Tab. 4.3). Die Konzentratio-
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nen ¢ (Abb. 4.4) wurden am Reaktoraustritt gemessen. Zur Interpretation sind unter

Beriicksichtigung der Temperaturabhéngigkeit zusétzlich eingetragen:

e CHy-Verlauf unter der Annahme, dass sich das Gesamtsystem im thermodynami-
schen Gleichgewicht befindet. Legende: cCHy (Ggw.);

e Konzentrationsverlidufe unter der Annahme, dass sich nur die Wasser-Gas Shift-
Reaktion im Gleichgewicht befindet. Legende: cCHy (inert), ck (Ggw., CHy inert).

Als Ergebnis unter Nutzung des wasserstofthaltigen Gasgemisches wird festgehalten:

Kohlenmonoxid-Umsetzung: Die gemessenen CO-,CO,-Konzentrationen entsprechen
iiber den gesamten betrachteten Temperaturbereich weitgehend der Gleichgewichtszusam-
mensetzung der Wasser-Gas Shift-Reaktion. Im Gegensatz zu den eingangs genannten
Versuchen mit CO und H5O lauft die Wasser-Gas Shift-Reaktion bei Anwesenheit von Ho
und Temperaturen oberhalb 600 °C in das Gleichgewicht (Abb. 4.4). Eine Verschiebung
des CO/COq-Verhiltnisses im Austrittsrohr eines katalytisch beschichteten Reaktors ist
daher moglich. Aufgrund der niedrigen Reaktionsenthalpie dieser Reaktion und der Tatsa-
che, dass im Rahmen der kinetischen Messungen niedrigere Verweilzeiten genutzt werden,
tragt diese unerwiinschte Riickreaktion allerdings nur in vernachléssigharer Weise zur

Wirmetonung wiahrend der Dampf-Reformierung bei.

Methan-Umsetzung: Die gemessene CH,-Konzentration verlduft weit vom Gleich-
gewicht entfernt. Oberhalb sowie unterhalb von 643 °C konnte fiir den in Abb. 4.4
{iberstrichenen Temperaturbereich nur eine geringe Anderung der CH,-Konzentration
von weniger als 20 % in die Richtung der Gleichgewichtslage festgestellt werden. Riickre-

aktionen von Methan werden daher vernachléssigt.

Eine signifikante Bildung von Rulablagerungen auf freien metallischen Wandflidchen kénn-
te die Reaktorfunktion durch Verblockung gefdhrden. Zumindest im Rahmen des kurzzei-
tigen Betriebes (20 h) und bei Temperaturen bis 700 °C konnte allerdings kein Aufbau
kohlenstoffhaltiger Ablagerungen festgestellt werden, der zu einem Druckverlustanstieg
fithrt.

4.3.2 Methan-Dampfreformierung bei kurzen Kontaktzeiten

Vor der Durchfithrung kinetischer Messungen (Ergebnisse siche Kap. 4.4.2) wurde der In-
nenraum des Reaktors R SR-U-1 zur Voralterung des Katalysators einer Temperatur von
700 °C iiber den Zeitraum von 320 h ausgesetzt (Stickstoff-Atmosphére). Tab. 4.4 zeigt,

dass die Methan-Umsetzung &cp, nach dem Alterungsvorgang geringfiigig verringert ist.
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Abbildung 4.3: Thermodynamische Gleichgewichtszusammensetzung, trocken (Simultan-
gleichgewicht gemafi Abb. 4.1). Edukt: Priiffgasmischung p_Blind_ GGW2_600 (Tab. 4.2).

Tabelle 4.3: Vergleich: Messung, thermodyn. Gleichgewicht bei T=643 °C (Abb. 4.4). Zur
Einordnung ist die Eduktzusammensetzung gezeigt. Alle Konzentrationswerte sind bezogen
auf eine trockene Gaszusammensetzungen (Wasserdampf ist auskondensiert). Vollstindige
Eduktzusammensetzung: Tab. 4.2 (¢_Blind_ GGW2_600).

Gemischkomponente Edukt Gleichgewicht Messung
(Abb. 4.4)

cCO [%] 10.0 11.6 11.6

cCO2 [%)] 10.1 8.8 8.6

cHa [%] 75.0 74.6 74.2

cCHy [%)] 5.0 5.0 5.0




44 4 Dampf-Reformierung von Methan

X
S
=
N6
N
4
2
0 L L L L L L L L L L
40 50 60 70 80 90 100 110 120 130
Zeit [min] — ¢CO EMessun
~ ¢cCO (Ggw., C , inert)
- CCO2 (Messung)
680~ 0002 (Ggw.,CH4 inert)
— TIR24 .-.- cCH, (Ggw.)
__ 660 - cCH4 (Messung)
© cCH4 (inert)
+ 6401
620
L L L L L L L L L L
40 50 60 70 80 90 100 110 120 130

Zeit [min]

Abbildung 4.4: Untersuchung der Blind-Aktivitdt des unbeschichteten Reaktors (Zu-
sammensetzung des Eduktgemisches: p_Blind_ GGW2_600 in Tab. 4.2). Oberes Diagramm:
Verlauf der Produktkonzentrationen (trocken) bei Anderung der Reaktor-Wandtemperatur
TIR 24 (unteres Diagramm). Messwerte fiir CO, CO2 und Gleichgewichtslinie der Wasser-
Gas Shift-Reaktion iiberdecken sich weitgehend.
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Tabelle 4.4: Reaktor R SR-U-1: Produktgaskonzentrationen, Kennwerte vor/nach Alterung
(dargestellt: trockene Gaszusammensetzungen). Eduktstrom (S/C=4): 494 ml/min (Norm)
CHy, 95.3 g/h HyO, T=700 °C. Verweilzeit 7 (T=700 °C) = 2 ms (ohne Umsetzung).

Bemerkung com, (%] cco, (%] cco (%] cm, (%] Eom, ] Coo,[70)
Vor Alterung 8.3 12.4 6.9 72.3 84.7 45.1
Nach Alterung 11.5 11.9 7.0 68.1 73.9 39.2
Gleichgewicht (p=0.1 MPa) 0.3 11.8 10.2 7.7 98.7 52.8

Allerdings kaum auch nach dieser Voralterung eine fortschreitende Katalysatordesaktivie-

rung nicht ausgeschlossen werden.
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Abbildung 4.5: Mikrostrukturierter Reaktor R SR-U-1: Zusammenhang Kat.- Aktivitt,
Lokaler Warmebedarf. Edukt (S/C=5): 235 ml/min (Norm) CHy, 56.7 g/h HoO, T=800 °C.
Ergénzend zu den Rohdaten sind die Messwerte der Heizleistungen in den Heizzonen 1, 2

geglittet dargestellt (

).

Da die Methan-Dampfreformierung weitgehend gleichgewichtskontrolliert ablauft, bleibt

der messbare Gesamtumsatz konstant, auch wenn ein Teil des Katalysators desaktiviert.

Allerdings kann die Verdnderung der ortlichen Heizleistung des mikrostrukturierten Re-

aktors genutzt werden, um solche lokalen Aktivitdtsinderungen sichtbar zu machen. Das

wird anhand von Abb. 4.5 gezeigt. Im oberen Teil der Abbildung sind trockene Pro-

duktgaskonzentrationen dargestellt. Im Rahmen der Messgenauigkeit wird der Gleichge-

wichtsumsatz erreicht. Der absolute, zeitabhéingige Anstieg der Methan-Konzentration
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im Messungsverlauf ist kleiner als 0.3 %. Im unteren Teil der Abbildung ist der zeitli-
che Verlauf der Heizleistungen der einzelnen Reaktor-Heizzonen gezeigt. Die jeweiligen
Heizleistungen werden zur Aufrechthaltung konstanter Temperaturen in den Heizzonen
benotigt. Zu erkennen ist iiber den Verlauf der Messung ein signifikanter Abfall der Heiz-
leistung nahe dem Reaktoreintritt (Heizzone 1). Parallel dazu steigt die Heizleistung in
der darauffolgenden Heizzone 2 an, wihrend in der nahe dem Reaktoraustritt gelegenen
Heizzone 3 keine Anderung vorliegt. Daher kann gefolgert werden, dass sich im Zeitverlauf
in der ersten Heizzone des Reaktors ein etwas verringerter Warmebedarf der Reformie-
rungsreaktion einstellt. Da der verringerte Warmeentzug durch eine verringerte Katalysa-
toraktivitédt in der ersten Heizzone bedingt sein muss, erhéhen sich in den von Heizzone 2
beheizten Kanalabschnitten die Eduktkonzentrationen im Zeitverlauf. Zur Einhaltung des
Temperatursollwertes steigt der Mittelwert der Heizleistung, die der stetige Regler abgibt.
In diesem Beispiel ist die Ursache der verringerten Aktivitéit in der ersten Heizzone die

Bildung von Ruflablagerungen auf dem Katalysator.

Somit zeigt sich, dass die Aufteilung des Reaktors in mehrere Heizzonen eine Identi-
fikation ortsabhingiger Aktivitdtsinderungen ermoglicht. Dabei erlaubt die rdumliche
Néhe zwischen dem Ort der Wiarmefreisetzung und dem Ort der endothermen Reak-
tion eine schnelle Riickkopplung. Im gleichgewichtslimitierten Bereich von Hochtempe-
raturreaktionen kénnen Aktivitdtsinderungen durch die alleinige Messung der Reaktor-
Austrittskonzentrationen entweder gar nicht, und wenn ja, dann nur ohne Riickschluss

auf ihre Ortsabhéingigkeit identifiziert werden.

4.4 Ermittlung von Brutto-Reaktionskinetiken

Die im Flachbettreaktor R SR-U-0 ermittelten kinetischen Daten wurden bei Verweilzei-
ten in der Groflenordnung von maximal 400 ms gewonnen. Die Versuche in den genannten
Mikroreaktoren konnten hingegen aufgrund des reduzierten Kanalquerschnittes bei Ver-
weilzeiten durchgefiihrt werden, die mit maximal 20 ms mindestens eine Gréflenordnung
niedriger liegen. Aufgrund der niedrigen Verweilzeit konnte der Temperaturbereich, in
dem die Kinetik untersucht wurde, im mikrostrukturierten Reaktor bis 750 °C ausge-
dehnt werden (Kap. 4.4.2).

Die Messungen werden isotherm durchgefiihrt. Die Isothermie wird mit einer im Rahmen
dieser Arbeit entwickelten Anlagensteuerung auf der Basis von LABVIEW kontrolliert [57].
Grundlage fiir die Beurteilung bilden ausgewéhlte Temperaturmesswerte in dem Reaktor-
bereich mit katalytischem Material. Genutzt werden daher die Messwerte, welche den
Temperaturreglern der drei Reaktorheizzonen als Prozessgrofien zugefithrt werden. Die

Messfiihler sind sowohl im Flachbett- als auch im mikrostrukturierten Reaktor so posi-
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tioniert, dass sie quer zur Hauptstromung gemittelte Temperaturen erfassen. Tempera-
turabweichungen quer zur Hauptstromungsrichtung werden im Flachbettreaktor aufgrund
der hohen Wandstérke als vernachléssigbar angenommen. Sie sind im mikrostrukturierten
Reaktor typischerweise deutlich kleiner als 10 °C, wie mittels der in der Ndhe des Reaktor-
randes positionierten Messstelle TIR 17 beurteilt werden kann (Kap. 3.2.1, Abb. 3.10). Bis
zur Einstellung stationédrer Austrittskonzentrationen und Reaktortemperaturen werden

im mikrostrukturierten Reaktor zirka 10, im Flachbettreaktor zirka 30 Minuten bendotigt.

Zunéchst wird die angewandte Methodik der Parameterbestimmung gezeigt. In den nach-
folgenden Unterkapiteln werden die Ergebnisse differenziert nach dem eingesetzten Re-
aktor dargestellt. Anhang B, Tab. B.2 gibt einen vergleichenden Uberblick hinsichtlich

Reaktor-Kennzahlen und Versuchsbedingungen.

Die Zusammensetzung des Reaktionsgemisches kann durch zwei Konzentrationen der tro-
ckenen Gaszusammensetzung beschrieben werden. Als Schliisselkomponenten werden die
Produkte Kohlenmonoxid sowie Kohlendioxid gewéhlt. Fiir diese Gaskomponenten stehen
iiber den gesamten Messbereich auswertbare Konzentrationsmessungen zur Verfiigung.
Sofern die Konzentration von Methan innerhalb des Messbereiches liegt, wird diese mit-
einbezogen. In Verbindung mit den Elementbilanzen entsteht dann ein iiberbestimmtes
Gleichungssystem, welches zur Ermittlung der Molzahlanderungen von Edukten und Pro-
dukten mittels der Methode der kleinsten Fehlerquadrate dient. Die Abweichungen der
Elementbilanzen fiir Kohlenstoff, Sauerstoff und Wasserstoff sind sowohl im Flachbett-
reaktor als auch im mikrostrukturierten Reaktor typischerweise jeweils kleiner als 0.1 %
(abs.). Diese gute Ubereinstimmung ist sowohl auf die tégliche Kalibrierung des Analysa-
tors als auch auf die Kalibrierung der fiir Methan eingesetzten Massenflussregler vor dem

Beginn der Messreihen zuriickzufiihren.

Die Konzentrationsmessungen bilden die Basis fiir die Parameterschitzung. Es liegt ein
inverses, nichtlineares Mehrfachexperimentproblem vor [58]: Die Eintrittsstrome sind be-
kannt und werden protokolliert, die trockene Gaszusammensetzung nach der Auskonden-
sation des Wasserdampfes wird ebenfalls protokolliert. Zu ermitteln sind sechs positiv

besetzte Parameter, und zwar priexponentielle Faktoren sowie Aktivierungsenergien.

Die zur Bestimmung der Kinetikparameter zugrundegelegte Modellstruktur zeigt
Abb. 4.1. Im Unterschied zu der Vorgehensweise bei Xu/Froment wird die Anzahl physiko-
chemischer Parameter hier niedriger gehalten, indem keine Langmuir-Hinshelwood-
Kinetik mit Adsorptionstermen im Nenner, sondern eine einfache Stoflkinetik angesetzt
wird. Es wird angenommen, dass nahe Umgebungsdruck ein Gemisch idealer Gase vor-
liegt. Die Umgebungsdruckschwankungen in der Zielanwendung sind so gering sind, dass

die Druckabhéngigkeit der Gleichgewichtskonstanten nicht betrachtet werden muss.

Im Reaktionsgleichgewicht sind die Reaktionsgeschwindigkeiten der Hin- sowie der Riick-
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reaktion der betrachteten Bruttoreaktion identisch. Wie Gl. 4.7 beispielhaft fiir die Brutto-
Reaktion 1 zeigt, entspricht in diesem Fall der Quotient der Geschwindigkeitskonstanten
aus der Hinreaktion k; sowie der Riickreaktion k_; der Gleichgewichtskonstanten I, ;.
Das Simultangleichgewicht im Reaktionssystem der Dampfreformierung ist erreicht, wenn
beide Gleichgewichte, die durch die Konstanten K, ; sowie K, o beschrieben werden, erfiillt
sind. Die Molanteile der Fluidkomponenten y; im Gleichgewicht (Ggw.) ergeben sich aus
den Gleichgewichtskonstanten K, ; und K, » in folgender Weise:

het,1
R Yoo v e
vl =™ Thet,l . ( : )
k) YH,0 " YCH4 | Gguw.
het,2
o kl _ yCOQ : yHQ (4 8)
Y2 7 Thet2 . ’
k—l yHQO yCO Ggw.

Die Gleichgewichtskonstante K, 3 zur Beschreibung der direkten Kohlendioxid-Bildung
aus den Edukten Methan und Wasserdampf ergibt sich durch die Linearkombination der

zu Gl. 4.7 und GI. 4.8 gehorenden Bruttoreaktionsgleichungen zu:

4
Ycos * Ym,

Ky73 = 2
YcHs " YH0

= Ky,l . Ky’Q (49>

Ggw.

Die vorliegende Gleichgewichtslimitierung wird in den bruttokinetischen Ansétzen beriick-

sichtigt, wie exemplarisch fiir Reaktion 1 (Abb. 4.1) gezeigt wird:

3
e e e e Yu,Yco
Ot = yomymo — K'Y Y, Yoo = ket (yCH4yH20 - I?( ) (4.10)
y,1

Zur Kennzeichnung der Reformierung wird der Index 1 verwendet. Sofern die Molan-
teile yr den Werten im Gleichgewicht entsprechen, gleichen sich gem#fl Gl. 4.10 die
Hin- sowie Riickreaktionsgeschwindigkeiten. Die Beschreibung der Temperaturabhéngig-
keit der Geschwindigkeitskonstanten k?et’l erfolgt iiber einen Arrhenius-Ansatz. Zur Ver-
besserung der Konvergenz des eingesetzten Gradientenverfahrens zur Parameterschétzung
werden die Geschwindigkeitsansétze fiir die Reaktionen [=1-3 um eine Referenztempera-
tur T7% = 870 K reparametriert [59]:

BN ( 1 1 )
Ry, \T7y 17!

B (1) = K exp (4.11)
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Zur Beschreibung der Reaktionskinetik wird ein eindimensionales Pfropfenstrémungsmo-
dell angesetzt. Fiir den mikrostrukturierten Reaktor wurde das mogliche Vorliegen von
Stofftransportlimitierungen anhand von Simulationsrechnungen zum thermisch gekoppel-
ten Reaktorkonzept iiberpriift. Obwohl im thermisch gekoppelten Reaktor reformierungs-
seitig sogar eine geringfiigig groflere Kanalstruktur Einsatz findet, treten bei einer Tem-
peratur des Reformierungskatalysators von zirka 750 °C im Reaktoreintrittsbereich keine

nennenswerten Unterschiede zwischen den Gas- und Wandkonzentrationen auf (Kap. 7,
Abb. 7.24).

Der katalytisch beschichtete Umfang des Strémungskanals Uf,, ; unterscheidet sich je
nach betrachtetem Kinetik-Reaktor. Zur Verdeutlichung der Reaktorabhéngigkeit dient

der hochgestellte Index r. Die Reaktionsgeschwindigkeiten riwt’l [mol/mgeo-

s] werden
auf die geometrische Oberfliche des Katalysators bezogen. Zur Gewihrleistung einer
Ubertragbarkeit der Kinetik-Parameter zwischen verschiedenen Reaktor-Ausfiithrungsfor-
men wird die Einhaltung einer konstanten washcoat-Schichtdicke vorausgesetzt. Ebenso
wird vorausgesetzt, dass in allen Reformierungs-Reaktoren vergleichbare Edelmetallbela-
dungen bezogen auf die geometrische Katalysatorfliche eingehalten werden. Daher wer-
den keine zusétzlichen Parameter fiir die washcoat-Dicke beziehungsweise die unbekannte

Edelmetall-Beladung eingefiihrt.

Mit Einfithrung der ortsabhéngigen Ausbeuten (co sowie (cp, zur Verfolgung der Gas-
zusammensetzung ist die Gemischzusammensetzung abhingig von der Laufkoordinate z

in jedem Reaktorquerschnitt eindeutig definiert:

[ Ceo (2) ] _ [ nco (2) /e, ] (4.12)

Cco, (2) nco, (2) /iy,

Eine Integration der in Gl. 4.13 gegebenen Materialbilanzgleichungen iiber die jeweilige
gesamte Reaktorlange ergibt die Ausbeuten von Kohlenmonoxid, (¢, sowie von Kohlen-

d.iOXid7 Ccoz .

3
het,l het,l

%oz T) Ur > veoam Wi TY) Ur het,1 _  het,2

8Z( ) _ “Cat,1 =1 ’ _ YCat,1 Ty - (4 13)
oo, (2T — 50 3 -0 het,2 het,3 :
—2_ n het,l  het,l n ry T4y

CH ; A, s CH
9z | X veonam (Wi I7) * ! !
=1

Um zwischen dem einseitig beschichteten Flachbettreaktor und dem voll beschichteten
Wandreaktor unterscheiden zu kénnen, wird ein reaktorabhéngiger, ortskonstanter Faktor
fiir den beschichteten Wandanteil €y, , eingefiihrt. Damit folgt fiir den beschichteten
(Ufar1) und den unbeschichteten Wandumfang (U, ,):

geo,1

Ug’at,l =U, ’ €7I;Vall,1 (414)

geo,1
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Mit den hergeleiteten Beziehungen ist die Basis zur Parameterbestimmung gegeben [60]:
Die experimentell ermittelten Ausbeuten im Reaktoraustritt sowie die Geometrie- und
Zustromparameter in der Gl. 4.13 sind bekannt. Ebenso sind die Gleichgewichtskonstan-
ten K,; bekannt (Anhang D). Zu ermitteln sind E;‘ff’l, k:f:}ll fur alle drei Reaktionsge-
schwindigkeitsansétze, somit insgesamt sechs Parameter p. Zur Durchfithrung der multi-
plen nichtlinearen Regression wird ein Ansatz nach der Methode der kleinsten Fehlerqua-

drate verwendet:

1

=Y (G -d) (1.15)

~

min 2 |G (p.7) ~ G

Ne

Die berechneten Ausbeuten (; zu k=CO, COs sind abhéngig von den Parametern p
und r. Die Parameter p umfassen die zu bestimmenden kinetischen Parameter {iber die
Gesamtheit der einbezogenen Experimente. Die Parameter r(e) symbolisieren die ver-
suchsabhéngigen Zustrombedingungen. Fiir jedes Kinetikexperiment wird die Ausbeute
im Reaktoraustritt CAk nach Gl. 4.12 berechnet. Alle Gréflen in Gl. 4.15 sind vektoriell
mit einer Lange, die der Anzahl der Experimente n, entspricht. Als globale Mafizahl fiir
die Ubereinstimmung zwischen Modell und Simulation wird ein Residuum basierend auf
der Gesamtheit der kinetischen Messungen abgeleitet. Es wird als Euklidische Norm de-
finiert. Eingang finden die berechneten Ausbeuten (i, die basierend auf den ermittelten

sechs Kinetik-Parametern p fiir jede einbezogene Messung e berechnet werden:

Ne

Res = Z (Ck (p,e) — G (e))2 (4.16)

e=1

Fiir die Durchfiihrung der Parameterschitzung wird der Levenberg-Marquardt-
Algorithmus gewéhlt. Dieses Verfahren stellt eine Suchmethode dar, welche zur nicht-
linearen Parameterschéitzung von Systemen einsetzbar ist, die als Quadratsummenmini-
mierung formuliert werden. Genutzt wurde die Implementierung der Optimization Toolbox
des Entwicklungswerkzeuges MATLAB. Die Anfangsschitzwerte fiir die Aktivierungsener-
gien und praexponentiellen Faktoren werden zur Verbesserung des Konvergenzverhaltens

normiert, so dass sie in einer dhnlichen Groéflenordnung liegen.

Tab. 4.5 zeigt einen Uberblick beziiglich der zugrundeliegenden experimentellen Daten.
Messungen wurden in einem weiteren Bereich als dem zur Kinetikermittlung herangezoge-
nen Temperaturbereich durchgefithrt. Messungen bei sehr tiefen Temperaturen (400 °C)
fithrten zur Ru3bildung, oberhalb von 750 °C liegt in beiden Reaktoren bei einem Grofiteil

der Messungen im Reaktoraustritt Gleichgewicht vor.
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Tabelle 4.5: Dampf-Reformierung: Ubersicht der Versuchsparameter. Eine Parameterschéit-
zung wurde separat fiir jeden der zwei Versuchsreaktoren basierend auf den experimentellen
Daten (Anhang B, Tab. B.1, siehe: Berechnungsbasis) durchgefiihrt.

Mikrostrukturierter Reaktor Flachbettreaktor

Eigenschaft R SR-U-1 R SR-U-0
Anzahl der Messpunkte 19 127
Variation S/C 3-5 24-5
Variationsfaktor Eduktstrom 2.3 7

Kinetik: Temperaturbereich [°C] 530-750 530-610
Messungen: Temperaturbereich [°C] 530-850 400-750

4.4.1 Experimente im Flachbettreaktor: Parameterschitzung

Basis fiir die Parameterschiatzung bilden 127 bei Umgebungsdruck durchgefiihrte Kine-
tikmessungen. Variiert wurden die Gaszusammensetzung, die Katalysatorbelastung sowie

die Temperatur in der angegebenen Spanne (Tab. 4.5).
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Abbildung 4.6: Paritdtsdiagramm fiir die Kinetik der Methan-Dampfreformierung. Mo-
dellstruktur sieche Abb. 4.1 - Exp. Daten ermittelt im Flachbett-Reaktor R SR-U-0. Residu-
um: 0.022 (Gl. 4.16).

Zunachst wurde die Parameterschétzung basierend auf einem Reaktormodell vorgenom-
men, welches die Wasser-Gas Shift-Reaktion nicht einschlieffit. Die Parameteranpassung

ergab ein mehr als doppelt so hohes Residuum verglichen mit der Parameterschétzung
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Tabelle 4.6: Kinetikparameter r_SR_0 (Referenz) zur Dampf-Reformierung von Methan,
ermittelt aus integralen Messungen im Flachbettreaktor R SR-U-0. Abb. 4.1 zeigt den Bezug
zur Reaktion [.

Reaktion B [k /mol] kff;ll [mol/m?s] Edukte

1=1 169.85 0.1748 CH, + H,O
1=2 21.03 0.9102 CO + Hy,0
1=3 110.02 0.3865 CH4 + 2 H2O

basierend auf dem vollstéindigen Reaktionsnetzwerk geméfl Abb. 4.1. Das Ergebnis der
Parameteranpassung unter Einschluss der Wasser-Gas Shift-Reaktion ist in Abb. 4.6 ge-
zeigt. Dargestellt ist jeweils ein Paritédtsdiagramm fiir die betrachtete Ausbeute (. Die

ermittelten kinetischen Parameter fasst Tab. 4.6 zusammen.

Die Ubereinstimmung zwischen Modell und Experiment zeigt, dass auch unter Vernach-
lassigung von adsorptiven Hemmtermen im Modellansatz das Umsetzungsverhalten im

betrachteten Temperaturbereich mit hoher Giite beschreibbar ist.

Einfluss von Stofftransportlimitierungen

In der spéteren Modellbeschreibung des thermisch gekoppelten Reaktors wird der Stoff-
transportvorgang zwischen Gas und Wand explizit beriicksichtigt (Kap. 6.4.4). Da die
Bestimmung kinetischer Parameter infolge einer vorliegenden und daher im Modell zu
beriicksichtigenden Transportlimitierung erschwert wére, wird hier abgeschétzt, ob deutli-
che Limitierungen vorliegen. Dazu wurde fiir den Flachbettreaktor ein Vergleich zwischen
der Stofftransport- und der Reaktionsgeschwindigkeit im Reaktoreintritt durchgefiihrt.
An diesem Ort treten bei isothermen Bedingungen die gréfiten Limitierungen aufgrund
der hohen Eduktpartialdriicke auf. Die Vernachldssigung axialer Dispersionseinfliisse un-

terstiitzt die Abschitzung zur sicheren Seite.

Der Stromungsquerschnitt des Flachbett-Reaktors ist durch eine Kanalhche von 7 mm
gekennzeichnet. Nur eine der beiden breiten Kanalflichen ist iiber 50 mm katalytisch be-
schichtet (eingelegte Bleche, Abb. 3.3). Fiir diese Geometrie wird unter Beriicksichtigung
der einseitigen Beschichtung eine Stofftransportbeziehung aus der Literatur unter linearer
Interpolation kanalgeometrieabhéngiger Tabellendaten iibernommen [61, S. 204, Tab. 43].
Einlaufeffekte werden nicht beriicksichtigt. Dadurch ist eine sichere Abschétzung des mi-
nimalen Stoffiibergangskoeffizientens moglich. Dieses Vorgehen ist analog zur Berechnung
des Stoffiibergangs-Koeffizientens fiir die Geometrie des thermisch gekoppelten Reaktors
(Kap. 6.4.4). Dazu wird anhand einer konstanten Nusselt-Zahl bei ausgebildeter Stromung
auf die Sherwood-Zahl Sh und damit geméfl Gl. 4.17 auf den Stoffiibergangskoeffizienten
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B1 geschlossen. Vereinfacht wird ein binérer Diffusionskoeffizient Dsp; von Methan in

Wasserdampf zugrunde gelegt:

ﬁl'dh

Sh =
DAB,l

—5.83 (4.17)

Die maximale Temperatur des Flachbettreaktors, bei der kinetische Daten bestimmt wer-
den, ist T=610 °C. Dieser Wert bildet daher die Berechnungsbasis fiir die in diesem
Abschnitt genannten Stoffdaten sowie Reaktionsraten. Die maximale Reaktionsgeschwin-
digkeit wird als Summe der parallelen Abreaktion von Methan zu Kohlenmonoxid bezie-
hungsweise Kohlendioxid ermittelt (Gl. 4.1, Gl. 4.2). Unter Annahme eines Molanteils an
Methan im Reaktoreintritt von ycop, 1=0.25 (S/C=3) ergibt sich die gesamte Abreakti-
onsrate des Eduktes Methan als Summe aus 1" (G1. 4.10) und r1*** zu 0.114 mol /m

Dabei entspricht die molare Konzentrationsdifferenz zwischen Katalysator und Stromung

geos.
Acgy, 1 der Abreaktionsrate an Methan auf der Katalysatoroberfléche:
het,1 het,3 W K
ot =B (ch4,1 - Cran4,1> = ﬁlAcncle (4.18)

Bei 610 °C liegt die molare Konzentration im Kanaleintritt c@i’l bei zirka 3.5 mol/m?
Methan (ycp,1=0.25, ideales Gas). Zusammengefasst folgt basierend auf Gl. 4.17, 4.18:

Im Flachbettreaktoreintritt betrégt die molare Konzentration auf der Katalysatorober-
flache cg‘}}zl zirka 62 % der Gasphasenkonzentration crcnﬁil. Bei dieser Rechnung wurde
der binére Diffusionkoeffizient der limitierenden Komponente Methan im Tréagergas Was-
serdampf zugrunde gelegt (D g1 (CH4-H,0, T=610 °C)=1.8- 10~* m?/s).

Mit zunehmender Lauflinge gleichen sich die Gasphasen- und die Oberflachenkonzen-
tration weiter an. Daher wurde die Stofftransportlimitierung bei der Parameterermitt-
lung im Flachbettreaktor aufgrund der Temperaturbegrenzung auf 610 °C vernachléssigt.
Durch den Einsatz mikrostrukturierter Geometrien kann der Stofftransport um etwa eine

GroBenordnung verbessert werden, wie aus Tab. 6.5 (Kap. 6.4.4) ersichtlich ist.

4.4.2 Experimente im mikrostrukturierten Reaktor: Parameter-
schatzung

Der mikrostrukturierte Reaktor wird als Parallelschaltung von Stromungsrohren betrach-
tet. Stromungssimulationsrechnungen zeigen, dass ohne das Vorliegen einer Oberflachen-
reaktion die Annahme einer gleichméfigen Durchstromung der Kanalstruktur gegeben ist
(Abb. 4.7). Die Rechnungen wurden mit dem Programmpaket CFX durchgefiihrt. Bei
nachfolgenden Auswertungen wird daher ein exemplarischer Kanal betrachtet. Eine in

allen Kanélen gleichméflige Aufbringung des washcoats muss dabei vorausgesetzt werden.
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Fluid-
Austritt

Eintritt 15 m/s 9m/s 4 m/s

Abbildung 4.7: Ergebnis der Simulation der Durchstromung des mikrostrukturierten Re-
formierreaktors. Flichen gleicher Graustufe bedeuten ndherungsweise identische Geschwin-
digkeiten. Strukturtiefe: 350 pm. Keine reaktiven Oberflichen, Randbedingungen: Isotherme
Wandtemperatur 750 °C, stationére Zustrémung (0.016 mol CHy/min, S/C=4), Eintritt-
stemperatur: 200 °C (10 mm vor der Miindung des Eintrittsrohres in die gezeigte fluidfiih-
rende Struktur).
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Tabelle 4.7: Kinetikparameter r_SR_1 zur Methan-Dampfreformierung. Ermittelt aus in-
tegralen Messungen im Mikroreaktor R SR-U-1. Abb. 4.1 zeigt den Bezug zur Reaktion .

Reaktion B [k /mol] kel [mol/m?s] Edukte

1=1 130.73 0.1527 CH4 + HyO
1=2 21.03 3.0630 CO + H,0O
1=3 110.02 0.1122 CH,; + 2 Hy,O

Die Messungen im mikrostrukturierten Versuchsreaktor R SR-U-1 weisen eine deutlich
erhohte Streubreite verglichen mit den Messungen des Flachbettreaktors auf. Eine wesent-
liche Ursache sind Aktivitédtsinderungen des eingesetzten Katalysators. Als Ursache der
Desaktivierung konnte eine Oxidation der katalytischen Aktivkomponente ausgeschlossen
werden, da Versuche unter Wasserstoff-Zudosierung eine Aktivitdtsabnahme nicht ver-
hindern. Die Aktivitdtsabnahme schreitet ausgehend vom Reaktoreintritt stromab fort.
Bei der Durchfiithrung einer Ruffoxidation mit einem sauerstofthaltigen Gasstrom konnte
die Bildung von Kohlenstoffoxiden sowie in Einzelfdllen eine Temperaturerh6hung im Ein-
trittsbereich festgestellt werden. Daher wird gefolgert, dass die reversiblen Aktivitatsdnde-
rungen maflgeblich durch die Bildung beziehungsweise Oxidation von Ruflablagerungen

auf dem Katalysatorsystem bedingt sind.

Aufgrund der beschriebenen Desaktivierungsvorgénge konnte nur ein kleiner Teil der
durchgefithrten Messungen zur Parameterschiatzung herangezogen werden. Zum einen
werden Messungen genutzt, in deren Verlauf keine Aktivitédtsabnahme festgestellt werden
konnte. Zum anderen kénnen Messungen, in deren Verlauf eine Aktivitdtsabnahme erfolgt,
teilweise trotzdem genutzt werden, da innerhalb der ersten Minuten nahezu konstante
Austrittskonzentrationen vorliegen. Schnell hat in seinen Experimenten ebenfalls nur die

Anfangsaktivitat wegen Aktivitatsdnderungen durch RuBablagerungen genutzt [62].

Im Rahmen der Parameterschiatzung wurden die Aktivierungsenergien fiir die Reaktionen
2, 3 von den Flachbettreaktor-Auswertungen iibernommen, da angenommen wird, dass
der Préparationsweg des im Flachbett- und Mikroreaktor eingesetzten Katalysators zu
dhnlichen katalytischen Aktivitéten fithrt. Es wurde der gleiche Katalysator vom gleichen
Beschichter eingesetzt. Die praexponentiellen Faktoren als Parameter fiir die Aktivitét be-
ziehungsweise Katalysatorbeladung mit der Aktivkomponente werden fiir alle angesetzten
Reaktionsgleichungen neu bestimmt. Tab. 4.7 fasst die ermittelten Parameter zusammen.

Abb. 4.8 zeigt das Paritédtsdiagramm.

Die Untersuchung der Dampf-Reformierung in zwei verschiedenen Versuchsreaktorgeome-
trien ermoglicht nun den Vergleich zwischen den zwei Brutto-Reaktionskinetiken, die unter
deutlich verschiedenen Randbedingungen ermittelt wurden (Tab. 4.5). Abb. 4.9 zeigt das
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Abbildung 4.8: Paritatsdiagramm: Dampf-Reformierung von Methan. Modellstruktur sie-
he Abb. 4.1. Exp. Daten ermittelt im Mikro-Reaktor R SR-U-1. Residuum: 0.124 (Gl. 4.16).
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Ubertragbarkeit der Brutto-Reaktionkinetik: Vergleich Messung

Abbildung 4.9:
(Mikroreaktor-Geometrie R SR-U-1) - Simulation (Kinetikparameter abgeleitet aus Messun-
gen im Flachbettreaktor (Tab. 4.6). Die Zustréom-/Temperatur-/ Geometrieparameter zur
Durchfithrung der Simulationsrechnungen entsprechen den Grofien der zugehdrigen Messung
im mikrostrukturierten Reaktor R SR-U-1).
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dazu erstellte Paritédtsdiagramm. Auf der Ordinate Messung sind die in Abb. 4.8 gezeigten
Ausbeuten inklusive vier weiterer, nicht zur Parameterbestimmung genutzter Messungser-
gebnisse im Mikroreaktor aufgetragen. Die Abszisse, mit Simulation gekennzeichnet, gibt
die Ausbeuten an, die unter Verwendung der im Flachbett-Reaktor ermittelten Kinetik-

Parameter fiir die Geometrie des Mikroreaktors R SR-U-1 berechnet werden.

Das Paritétsdiagramm zeigt eine sehr gute Vorhersagbarkeit der Ausbeute von Kohlen-
monoxid bei niedrigen Ausbeuten (< 0.2) basierend auf den Kinetik-Daten des Flachbett-
Reaktors. Bei hohen Umsétzen ist der tatséchlich gemessene Wert jedoch signifikant nied-
riger als erwartet. Bei den Experimenten im Mikroreaktor werden somit im Hochtem-
peraturbereich (> 700 °C), fiir den aufgrund der Gleichgewichtslage erhohte Kohlen-
monoxid-Ausbeuten typisch sind, nicht die erwarteten Umsétze erreicht. So iibersteigt im
thermodynamischen Gleichgewicht die Kohlenmonoxid-Konzentration bei zirka 680 °C die
Konzentration an Kohlendioxid (Abb. 2.3, p;»s=0.1 MPa, S/C=3). An der vergleichsweise

niedrigen CO-Bildung zeigt sich daher eine verringerte Aktivitidt bei hohen Temperaturen.

Eine wesentliche Ursache fiir die verringerten Umsétze im Hochtemperaturbereich kénnen
Schédigungen und Ablosungen der katalytisch aktiven washcoat-Schicht des mikrostruk-
turierten Reaktors darstellen. So konnte nach dem Abschluss der Versuchsreihen und dem
Auftrennen des Mikroreaktors beobachtet werden, dass die unstrukturierte Blechseite, die
den Fluidraum nach oben abgrenzt, nahezu vollstdandig unbeschichtet vorlag. Im Rahmen
der Parameterschidtzung wurde daher durchgéngig mit einem entsprechend verringerten
beschichteten Wandanteil gearbeitet. Die Feststellung einer niedrigeren oberflichenbezo-
genen Katalysatoraktivitéit im mikrostrukturierten Reaktor ist somit konsistent, da auch

die strukturierte Blechseite Schidigungen und Ablésungen des washcoats aufweist.

Die Ausbeute von Kohlendioxid im mikrostrukturierten Reaktor kann mittels der im
Flachbettreaktor ermittelten Kinetik mit einer guten Ubereinstimmung vorhergesagt wer-
den. Dieses ist bemerkenswert, da die Kinetik-Daten im Flachbett-Reaktor bei Verweil-

zeiten gewonnen wurden, die um eine Gréflenordnung hoher liegen.

4.5 Folgerungen: Thermisch gekoppelter Prozess

Nachfolgend werden die Ergebnisse hinsichtlich des Einsatzes der Reformierungskinetiken
zur Simulation im thermisch gekoppelten Prozess zusammengefasst. Die im Flachbettre-
aktor ermittelte Brutto-Reaktionskinetik der Dampf-Reformierung von Methan wird in
diesem Rahmen spéter mit dem Begrift Referenzkinetik oder schnelle Reformierungskine-
tik bezeichnet (Kap. 7).

Die kinetischen Messungen im mikrostrukturierten Reaktor werden aufgrund vorlie-
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gender Katalysatorschiadigungen als Grenzfall zur Bestimmung einer realitdtsnahen
minimalen katalytischen Aktivitdt genutzt. In Kap. 7 wird diese Kinetik als langsame
Reformierungskinetik ergdnzend herangezogen, da die Betrachtung einer verringer-
ten Katalysatoraktivitdt durchaus technisch relevant ist. Mogliche Ursachen fiir eine
verringerte Aktivitdt stellen neben Fertigungseinfliissen (washcoat-Schichtdicke) auch
zeitabhéngige Alterungseinfliisse dar. Zur Deaktivierung fithren insbesondere Alte-
rungsprozesse oder eine Katalysatorvergiftung, die insbesondere durch schwefelhaltige
Gaskomponenten verursacht werden kann. Die Untersuchungen fithren somit zu zwei rea-

litdtsnahen Kinetik-Parametersiatzen zur Simulation des thermisch gekoppelten Prozesses.

Aus den Untersuchungen im mikrostrukturierten Reaktor konnen Hinweise zum Betriebs-
verhalten des eingesetzten Katalysatorsystems gewonnen werden, die fiir die Auslegung
der thermisch gekoppelten Reaktionsfithrung relevant sind. Eigene Untersuchungen so-
wie Angaben des Katalysatorlieferanten zeigen, dass neben einem hinreichenden Was-
serdampfanteil von zirka S/C=3-4 fiir das genutzte Katalysatorsystem eine Mindesttem-
peratur von zirka 650 °C einzuhalten ist, um im Dauerbetrieb eine Deaktivierung des

Katalysators durch die Bildung von Rulablagerungen zu verhindern.

Fiir beide Parametrierungen der Reaktionskinetik ist zumindest teilweise eine Extrapola-
tion zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten im Ziel-Betriebstemperaturbereich
zwischen 700-950 °C notwendig. Dieser Temperaturbereich fiir die indirekt-autotherme
Reaktionsfithrung ergibt sich zum einen aus den genannten Deaktivierungsphénomenen
bei niedrigeren Temperaturen. Zum anderen lassen sich mit dem hier genutzten Oxidati-
onskatalysator bei niedrigen Verweilzeiten von maximal 20 ms Umsitze grofier als 95 %

erst bei einer Temperatur von zirka 800 °C erzielen.

Zum anschaulichen Vergleich zwischen Messung und Simulation wird abschliefend fiir
einen gewahlten Betriebspunkt das gemessene Verhalten verglichen mit dem berechneten
Verhalten auf Basis der Reformierungs-Kinetik. Dazu ist eine Eduktzusammensetzung
gewahlt, die auch in spéteren Simulationsrechnungen genutzt wird. Die Berechnungen

erfolgen fiir die Reaktorgeometrie des mikrostrukturierten Reaktors R SR-U-1.

In Abb. 4.10 sind die Umsétze an Methan dargestellt. Sie ergeben sich als Summe der
bisher betrachteten CO- und COs-Ausbeuten. Die Darstellung enthélt den Verlauf des
maximal moglichen Umsatzes, der aus dem thermodynamischen Gleichgewicht berechnet
wurde. Keiner der gezeigten drei Messpunkte, die parallel zu den kinetischen Messun-
gen im mikrostrukturierten Reaktor R SR-U-1 aufgenommen sind, wurde zur Parame-

terschitzung genutzt.

Der Messpunkt bei 610 °C entspricht nahezu exakt dem Umsatzgrad, welcher mittels der
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Abbildung 4.10: Vergleich zwischen Messwerten, aufgenommen im mikrostrukturierten
Reaktor R SR-U-1 und Umsatzverldufen basierend auf ermittelten Reaktions-Kinetiken. Die
dargestellten Messwerte wurden nicht im Rahmen der Parameterschitzung genutzt. Die Zu-
strombedingungen entsprechen Betriebspunkt 2 (Anhang D, Tab. D.3 / Zusammensetzung
P 9.3a3, S/C=3).

im Flachbettreaktor ermittelten Kinetik vorhergesagt wurde. Die weiteren zwei Messpunk-
te im Temperaturbereich oberhalb von 750 °C weisen geringfiigig (<10 %) verminderte
Umsétze auf. Die Ursache kann in der erwéhnten Schédigung des katalytischen Beschich-
tung vermutet werden. Der Messpunkt bei 850 °C wurde zirka 200 h spéter als die zwei

anderen Messpunkte aufgenommen.



Kapitel 5

Katalytische Verbrennung in
Mikrostrukturen

Inhalt dieses Kapitels ist die Ermittlung der Kinetik der katalytischen Methan-Oxidation
in einem mikrostrukturierten Reaktor. Die katalytische Verbrennung dient als Wéarmelie-
ferant fiir den thermisch gekoppelten Prozess (Kap. 7). Der angestrebte Reformer-Aufbau
in Form eines mikrostrukturierten Plattenpakets soll die freigesetzte Warme gleichméafig

verteilen.

Die Umsetzung von Brenngasen mittels katalytischer Verfahren verspricht neben der po-
tenziell erhohten Kompaktheit gegeniiber konventionellen Flammenbrennverfahren weite-
re Vorteile: Grundsétzlich ist die Verbrennung bei niedrigeren Temperaturen verglichen
zu Flammen- oder Porenbrennverfahren moglich. Durch die niedrigeren Reaktionstempe-
raturen kann die Bildung von Stickoxiden minimiert werden. Zudem ist der Betriebsbe-
reich hinsichtlich der einsetzbaren Brenngasgemische gegeniiber Flammenbrennverfahren
erweitert, da auch Gasmischungen mit sehr niedrigen Brenngaskonzentrationen umge-
setzt werden konnen. Allerdings ist sicherzustellen, dass es dabei zu keiner Ziindung der
homogenen Verbrennung und damit zu einer unkontrollierten lokalen Warmefreisetzung

kommt.

Gl. 5.1-Gl. 5.4 geben einen Uberblick hinsichtlich der Oxidationsreaktionen der eingesetz-
ten Edukte. Bei der Totaloxidation von Methan wird eine ganz erhebliche Warmemenge
freigesetzt, wie der Wert der Reaktionsenthalpie zeigt (Gl. 5.1). Integral betrachtet geniigt
als Brenngasstrom zirka ein Viertel des Methan-Stromes, der zur Dampf-Reformierung
benotigt wird. Die Gesamt-Volumenstrome beider Reaktionssysteme liegen jedoch in &hn-
licher GroBlenordnung, da bei der Verbrennung aufgrund des Einsatzes von Luft eine er-
hebliche Stickstofffracht mitgefiihrt werden muss. Im Gegensatz zur Dampf-Reformierung
liegt bei iiberstochiometrischen Bedingungen keine Gleichgewichtsreaktion vor, die Ab-

reaktion von Methan verlauft praktisch irreversibel.

60
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kJ
CHy+20y, — COy + 2 HyO AHY y955 = —802 — (5.1)
1 , KJ
1 . KJ
OO + 5 02 — COQ AHR,298K - _283 m (53)
1 . kJ

Kap. 5.1 gibt einen Einblick in den Stand der Realisierung katalytischer Brennverfahren
zur Wéarmefreisetzung und zeigt zu beriicksichtigende physikalische Effekte. In Kap. 5.2
werden die Zielsetzungen der eigenen Untersuchungen im Kontext der vorliegenden Arbeit
abgeleitet. Kap. 5.3 stellt die eigenen Untersuchungsergebnisse vor. Basierend auf den
experimentellen Daten wird eine Brutto-Reaktionskinetik ermittelt (Kap. 5.4). Darauf
aufbauend werden verschiedene Kinetik-Parametersétze definiert (Kap. 5.5). Kap. 5.6

ordnet die ermittelten Kinetikdaten ein.

5.1 Katalytische Totaloxidation: Stand der Anwen-
dung und Forschung

Vorgemischte katalytische Brennverfahren werden insbesondere fiir Gasturbinenanwen-
dungen erforscht. Derartigen Systemen gilt das Hauptaugenmerk in der Erforschung ka-
talytischer Brennverfahren zur Warmeproduktion. Die Anforderungen an den Katalysa-
tor hinsichtlich der auftretenden Temperaturen (700-1000 °C) und der Dauerhaltbarkeit
(> 20000 h) sind dhnlich anspruchsvoll wie bei der vorliegenden Anwendung.

Im Rahmen der eigenen experimentellen Untersuchungen wird ein Palladium-basierter
Katalysator eingesetzt. Tab. 5.1 zeigt eine Ubersicht kinetischer Untersuchungen, die
in verschiedenen Reaktorgeometrien durchgefiithrt wurden. Demgeméf ist eine Aktivie-

rungsenergie in der Grofenordnung von zirka 85 kJ/mol zu erwarten.

Eine wesentliche Motivation, mikrostrukturierte Reaktoren im Rahmen von Oxidationsan-
wendungen einzusetzen, liegt in der moglichen Vermeidung unkontrolliert schnell verlau-

fender Homogenreaktionen. Homogenreaktionen konnen zu Temperaturspitzen und steilen
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Tabelle 5.1: Katalytische Total-Oxidation von Methan: Kinetische Untersuchungen, Ak-
tivkomponente Pd (Literatur, Auszug).

Kat./ T CH4/02- Methode E, Quelle

Trager [°C]  Verhéltnis [kJ /mol]

Pd 295 0.37 Pulsreaktor 94.5 [63], in: [64, S. 350]
Pd Draht 350-500  0.1-0.7  Stromungsrohr 71.1 [65], in: [64, S. 350]
8.5% Pd/Aly03 230-400 0.05 Stromungsrohr 76 [66, S. 541]

10% Pd/Al,O3 230-400 0.05 Strémungsrohr 85 [66, S. 541]

1.0% Pd/ZrOq 230-400 0.05 Stromungsrohr 85 [66, S. 541]

7.7% Pd/Si-Al,O3  230-400 0.05 Stromungsrohr 85 [66, S. 541]
0.77% Pd/Si-Al,O3  230-400 0.05 Stromungsrohr 92 [66, S. 541]

Pd/~-Aly 05 310-500 < 0.5 Monolith 86 67, S. 5201]

Temperaturgradienten fiihren, die sowohl die Aktivitdt des Katalysators als auch seine
Haftung am Tragermaterial vermindern kénnen. Es gibt Hinweise, dass durch die Pro-
zessfithrung in kleinen Strukturen bei ausreichend kurzen Verweilzeiten das Ziinden von

Homogenreaktionen sicher verhindert werden kann.

Bereits im Jahre 1965 wurde darauf hingewiesen, dass die Ziindgrenzen mit abnehmen-
dem Rohrdurchmesser zusammenriicken, so dass bei dem Unterschreiten eines kritischen
Mafles, Ldschabstand genannt, sich keine stationédre Flamme mehr ausbilden kann. Dieser
Loschstand betragt fiir eine Propan-Luft-Flamme bei einer Anordnung paralleler Platten
1.7 mm und umgerechnet auf einen Rohrdurchmesser 1.1 mm [68, S. 102]. Somit besteht
die Moglichkeit, Homogenreaktionen durch eine geeignete Geometrie zu unterdriicken. Un-
abhéngig von der Apparategeometrie gibt es Hinweise, dass Homogenreaktionen bei der
Verbrennung von Methan-Luft-Gemischen bei Temperaturen unterhalb von zirka 730-
830 °C vernachlissigt werden konnen [69]. Dieser Temperaturbereich kann jedoch in der

vorliegenden Anwendung durchaus iiberschritten werden.

Zur Ausbildung von Homogenreaktionen muss eine hinreichend hohe Radikalkonzentrati-
on in der Gasphase vorliegen. Voraussetzung dafiir ist zum einen eine ausreichend hohe
Temperatur. Zum anderen muss eine hinreichend lange Ziindverzugszeit vorliegen. Dieser
Begriff umschreibt die notwendige zeitliche Verzogerung zum Aufbau hinreichend hoher
Radikalkonzentrationen in der Gasphase, welche die Voraussetzung von Homogenreak-
tionen bilden. Synonym werden die Begriffe Induktionszeit, Induktionsperiode oder In-

kubationszeit verwendet. Damit Homogenreaktionen auftreten kénnen, muss daher die



5.1 Katalytische Totaloxidation: Stand der Anwendung und Forschung 63

Verweilzeit grofler als die geometrieabhéngige Ziindverzugszeit sein.

Die zeitliche Verzogerung 1df8t sich in zwei Anteile aufteilen: Eine physikalische Verzugs-
zeit, welche durch die Vermischungszeit zwischen Brennstoff und Oxidationsmittel bedingt
ist. In der vorliegenden Arbeit ist bei der Nutzung des Versuchsaufbaus gemafl Aufbau B
(Abb. 5.1) die Vermischung der gasformigen Stoffstrome beginnend mit dem Eintritt in
den Reaktor nahezu abgeschlossen. Hier erhélt der zweite Anteil, die chemische Ver-
zugszeit, besondere Relevanz. Sie wird durch das Wechselspiel der Elementarreaktionen
innerhalb der Gasphase und der Wandoberfliche bestimmt. Ein Anstieg der Radikalkon-
zentration bildet die Voraussetzung fiir eine exothermen Kettenreaktion, auch Zinden
der Homogenreaktion genannt. Veser definiert diesen Reaktionsweg als kinetische Fa-
ploston. Er differenziert diesen homogenen, sich selbst beschleunigenden Reaktionsweg
von einer thermischen Ezplosion, die aufgrund einer Reaktionsgeschwindigkeitszunahme
durch eine unzureichende Warmeabfuhr entsteht. Im Rahmen seiner Untersuchungen zur
Wasserstoffoxidation in einem Mikrostrukturreaktor weist er darauf hin, dass die Wand-
temperatur in dieser Reaktorgeometrie einen erheblich hoheren Einfluss auf die Druck-
und Temperaturabhéngigkeit der Ziindverzugszeit ausiibt als in einem makroskopischen
Reaktor [70, S. 1271]. Durch Kanalstrukturen im Gréfienmafstab zwischen 100-1000 pm
kann demnach das Auftreten einer homogenen Reaktion verhindert oder durch ein radical

quenching zu signifikant hoheren Temperaturen und Driicken verschoben werden.

Die Radikalkonzentration wird durch die Struktur des Reaktors und der Wandoberflichen
beeinflusst. Die genauen Zusammenhénge sind Gegenstand aktueller Forschungsarbeiten,
die teilweise differierende Ergebnisse zeigen. Aufgrund der umfangreichen Literatur
kann hier nur ein kleiner Einblick gegeben werden. So berichtet Dupont, dass alle
in seiner Publikation untersuchten, detaillierten Reaktionsmechanismen oberhalb von
880 °C das Einsetzen von Gasphasenreaktionen bei der katalytischen Verbrennung von
mageren Methan-Luft-Mischungen zeigen. Hingegen wurden hier experimentell keine
CO-Emissionen unterhalb von ca. 1030 °C gefunden [71]. Allerdings erreicht bei Homo-
genreaktionen gebildetes CO nicht zwangsweise den Gasanalysator, da dieses Produkt
in Néhe katalytisch aktiver Flichen aufoxidiert werden kann. Dupont weist nach expe-
rimentellen und theoretischen Untersuchungen an methanhaltigen Brenngasmischungen
darauf hin, dass katalytische Beschichtungen zur Inhibition von Gasphasenreaktionen
beitragen. Neben der Verringerung des Brenngasgehaltes in Wandndhe durch die
Heterogen-Reaktionen, fuel-depletion, wird die Radikal-Adsorption/Desorption als maf}-
geblich an der Inhibition von Gasphasen-Reaktionen betrachtet [71, S. 1582], [72, S. 1357].

Die chemische Verzugszeit fiir einen gegebenen Aufbau kann durch die Einflussparameter

Temperatur, Druck, Brennstoff- sowie Brennluftkonzentrationen mittels phénomenologi-
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scher, globaler Bruttokinetiken beschrieben werden [73]. Sie sinkt mit steigendem Druck.

Unter der Annahme, dass die auf die Reaktorwéinde aufgebrachte katalytische Beschich-
tung nicht zur signifikanten Absenkung der Ziindverzugszeit fiihrt, ist in der vorliegenden
Anwendung (Methan-Verbrennung bei Umgebungsdruck) eine Ziindverzugszeit von zirka
200 ms zu erwarten [73, S. 60]. Der mikrostrukturierte Oxidations-Reaktor wurde so
konzipiert, dass im vorliegenden Aufbau sehr kurze Verweilzeiten im Reaktionsbereich
zwischen zirka 5-20 ms bei 800 °C erzielbar sind. Sie unterschreiten die erwartete

Ziindverzugszeit von Methan um eine Groéflenordnung.

Nach der Betrachtung des Reaktionsbereiches wird nun ergénzend beurteilt, ob un-
erwiinschte Reaktionen (Selbstziindung, Riickschlagen) vor dem eigentlichen Reaktions-
bereich zu erwarten sind. Nach obigen Darstellungen kann eine Selbstziindung homogener
Reaktionen, auto-ignition, im Vormischbereich nur dann stattfinden, wenn die Verweil-
zeit in diesem Gasraum langer als die Ziindverzugszeit ist und ein Gemisch innerhalb der
temperaturabhéngigen Flammpunkte vorliegt. In der vorliegenden Anwendung soll die
Ziindung verhindert werden, indem der Vermischungsvorgang von Brenngas und Oxida-
tionsmittel erst vergleichsweise kurz vor dem Beginn des katalytisch beschichteten Be-
reiches erfolgt. Die konstruktive Realisierung ist in Abb. 5.1 gezeigt. Die innerhalb des
Zufiihrungsrohres angeordnete Messstelle TIR 35 dient als Kontrolle, ob vor dem kataly-
tisch beschichteten Bereich bereits exotherme Homogenreaktionen in einem nennenswer-
ten Umfang ablaufen. Bei Nutzung der minimalen Durchstromung geméafl der Zustromung-
bedingung P_TOx_CH4_5 (Tab. 5.2), ergibt sich bei dem Aufbau B (Kapillare bis Mitte
des Kreuzungsstiickes, Abb. 5.1) im Rahmen der durchgefiihrten Versuche eine maximale
Verweilzeit von 11 ms zwischen Vermischungsstelle und Beginn des katalytisch beschich-
teten Bereiches bei einer Gastemperatur von 600 °C. Reaktionen vor dem eigentlichen

Reaktionsbereich werden somit nicht erwartet.

Bei homogener Abreaktion im Reaktionsbereich kann prinzipiell ein Riickschlagen, flash-
back, des Gemisches in die Zumischzone auftreten. Dazu muss die Flammengeschwindig-
keit hoher als die Fluidgeschwindigkeit sein. Das Riickschlagen von Flammen stellt nur
sehr selten die Ursache fiir eine unkontrollierte Verbrennung im Vormischbereich dar. Viel
haufiger liegt der Grund in unvorhergesehenen Rezirkulationszonen, die ein Riickziinden
verursachen [73, S. 20].

Ein Riickschlagen, flash-back, von Flammen an die Vermischungsstelle wird bei den hier
gewiahlten Messbedingungen nicht erwartet: Die minimale Stromungsgeschwindigkeit im
Eintrittsrohr ist mit 2.5 m/s groBer als die Flammengeschwindigkeit einer Methan-Luft-
Flamme, die nach Messungen bei 330 °C 1.2 m/s betréigt [74, S. 482].
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5.2 Zielsetzung und Eingrenzung der Untersuchun-
gen

Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Untersuchungen werden auf die Frage-
stellungen eingegrenzt, die zur Analyse der angestrebten thermisch gekoppelten Reak-
tionsfithrung besonders relevant sind. Die Zielsetzungen der experimentellen Untersu-

chungen lauten zusammengefasst:

e Charakterisierung des Umsetzungsverhaltens bei hohen Brenngaskonzentrationen

und bei Betriebstemperaturen, die zur weitgehend vollstéandigen Umsetzung fithren;

e Ermittlung der diesbeziiglichen kinetischen Parameter.

5.3 Experimentelle Untersuchungen

Aufgrund der sehr grofien Exothermie der Methan-Verbrennungsreaktion besteht im sta-
tiondren Betrieb die Gefahr eines ausgeprigten Temperaturmaximums zu Beginn der
Oxidationskatalysatorbeschichtung. Jedoch ist eine Temperaturfithrung im Reaktor ohne
die Ausbildung extremer Temperaturmaxima, hot spots, Zielsetzung. Dieses gilt sowohl
fiir die kinetischen Untersuchungen als auch fiir die thermische Kopplung mit der Dampf-
Reformierung. In der technischen Anwendung gehen sinkende Maximaltemperaturen mit
einer steigenden Langzeitbesténdigkeit des Katalysators einher. Im Rahmen der kineti-
schen Untersuchungen wird eine weitgehend isotherme Reaktionsfithrung angestrebt, um
Fehler aufgrund eines unzutreffend approximierten Temperaturverlaufs zu minimieren.
Kap. 3.2.2 zeigt die Eigenschaften des entworfenen Versuchsreaktors. Die Bleche, welche
das mikrostrukturierte Kanalblech umschliefen, weisen beidseitig eine hohe Wandstéarke
von 4 mm zur Erhéhung der axialen Wérmeleitung auf. Damit wird das Temperaturprofil

weiter vergleichméafigt.

Die anzustrebenden Temperaturbereiche sowie -grenzen fiir den oxidationsseitigen
Betrieb des thermisch gekoppelten Reaktors (Kap. 7) konnen bereits jetzt definiert
werden. Die Mindest-Betriebstemperatur des katalytisch beschichteten Wandmaterials
ist durch die Temperatur festgelegt, welche zur Erzielung von Vollumsatz auf der
Dampf-Reformierungsseite erforderlich ist. Die Untersuchungen zur Dampf-Reformierung
zeigen, dass oberhalb von 750 °C auch bei einer kompakten Reaktorgestaltung nahezu
Vollumsatz bei vergleichsweise hohen Durchsétzen erzielt werden kann (Kap. 4.5,
Abb. 4.10). Damit folgt dieser Wert auch als minimal erforderliche Betriebstemperatur
fiir den hier betrachteten warmeliefernden Oxidationsprozess. Als obere Grenztempera-

tur zur Vermeidung deutlicher Deaktivierungsphénomene wird ein Richtwert von zirka
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Tabelle 5.2: Katalytische Oxidation von Methan: Definition Brenngasmischungen.

Die gezeigte Gemischzusammensetzung gilt fiir alle nebenstehenden Gemischbezeichnungen,
die sich nur im Gesamt-Eintrittsstrom unterscheiden. Angegebene Verweilzeiten gelten unter
der Annahme einer isothermen Fluidtemperatur.

Gemischzusammensetzung | Bezeichnung Gesamtstrom  Verweilzeit Qox,max

[ml/min, STP] 7 [ms, 800 °C] [W]

Moz -] 1.2 P_TOx_CH4.1 2435 7.3 75
Yo, (%] 12.4 P_TOx_CH4_2 3030 5.9 94
Yo, (%] 5.2 P_TOx_CH4.5 874 20.3 29
YR, (%] 82.4

Techn. Anwendung: P_TOx_CH4_1mod: y%H4:7.9 % (Anhang C, Tab. C.2)

950-1000 °C fiir die katalytische Oberflache angegeben [74, S. 55].

In der angestrebten technischen Anwendung des thermisch gekoppelten Reaktors ist
ausschliellich Umgebungsluft als Oxidationsmittel verfiighar. Daher werden die experi-
mentellen Untersuchungen unter Zudosierung synthetischer Luft mit einer geringfiigigen
Verdiinnung des Eduktgemisches mit Stickstoff durchgefiihrt (Tab. 5.2). Der Oxidations-

mitteliiberschuss wird fiir alle Brenngasmischungen auf 20 % (\,,=1.2) festgesetzt.

Zur Unterstiitzung des Aufheizvorganges wird neben einer elektrischen Begleitheizung

(Kap. 3.2.3) als Brenngas vortibergehend Wasserstoff zugefiihrt.

5.3.1 Totaloxidation von Methan: Experimenteller Aufbau

Abb. 5.1 zeigt den eingesetzten Versuchsreaktor inklusive der Fluidzufiihrung und der
reaktorbezogenen Messstellen. Das Anlagen-Fliefibild zeigt Anhang A (Abb. A.1).

Zentral angeordnet ist die 1 mm starke Blechstruktur mit 18 Reaktionskanélen als Sub-
strat der katalytischen Beschichtung (Abb. 3.7). Erginzende Geometriekenndaten enthélt
Tab. B.2 (Anhang B). Das mikrostrukturierte Blech, Wandstérke 1 mm, bildet den Kern
des Reaktoraufbaus. Es wird oberhalb sowie unterhalb umschlossen von je einem Blech
mit 4 mm Wandstérke. Beide Bleche sind seitlich mit dem mikrostrukturierten Blech
verschweifit. Sie dichten die einseitig mikrostrukturierte, nach unten offen angeordnete
Kanalstruktur ab. Das eingeschlossene Fluidvolumen bildet den Reaktionsraum. Nach
der gasdichten Fiigung der Reaktorbauteile durch ein Laserschweifiverfahren wird das In-
nere des Reaktors zur Durchfiihrung der Kinetikmessungen R TOx-6 mit einem washcoat
katalytisch beschichtet. Daher sind sowohl die Kanéle entlang des gesamten Kanalum-

fanges sowie der Fluidverteilungs- sowie der Fluidsammelbereich beschichtet. Nuten der
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Breite 1.2 mm dienen im oberen Blech zur Aufnahme von Thermoelementen.

Der eingebrachte washcoat enthélt als katalytische Aktivkomponente Palladium. Die
Winde der Zu- und Abfiihrungsrohre sind katalysatorfrei. Die Einbringung des wash-
coats nach dem Fiigeverfahren erfolgt durch dhnliche Beschichtungsverfahren, wie sie fiir
Monolithkatalysatoren eingesetzt werden. Dem Vorteil der Ubertragung erprobter Be-
schichtungsverfahren steht der Nachteil entgegen, dass die moglicherweise ortsabhéingige
Beschichtungsqualitét nicht beurteilt werden kann, ohne den verschweifiten Reaktor auf-

zutrennen.

Der Oxidationsmittelstrom wird erst kurz vor dem Reaktoreintritt mit dem in einer Ka-
pillare zugefiithrten Brenngasstrom gemischt. Im Rahmen der Versuchsdurchfithrung wur-
den zwei Varianten hinsichtlich der Zufiihrung des Brenngasstromes erprobt. In einem
zundchst genutzten Aufbau A wurde die Kapillare bis in den Reaktoreintritt nahe der
Temperaturmessstelle TIR 35 gefiihrt. In einem zweiten Aufbau B findet die Vermischung
zwischen Oxidationsmittel sowie Brenngas bereits ab der Mitte des Kreuzungsstiickes
statt (Abb. 5.1).

TIRC 24
A TIR34
l TIR 36 TIR 38 TIR 37 l
- I = J | J J '""!' '''' 9mm
TIRA*35 CA TAS 98 J--i
TIR 32 _/'\ N2 40mm R33N TA'st 99
PIRA*S* 7 \
I| Ad- I
(Ox/Ng) — H L] }—ﬂr i
d,=6mm
Brennstoffzufihrung Kondensation /
mittels Kapillare (Hy/ CH,) Analytik
Varianten der Brennstoffzufiihrung: Bleche elektrisch
Aufbau A: Kapillare bis Reaktoreintritt — beheizt

Aufbau B: Kapillare bis Mitte /Kreuzungsstiick

Abbildung 5.1: Oxidationsreaktor R TOx-6: Fluidfiithrung und Messtellenpositionierung.
Die Temperaturmessstelle TTRA 35 dient zur Identifikation von Vorreaktionen im Reaktor-
eintritt. Die Ausfithrung der Begleitheizungsmafinahmen ist in Kap. 3.2.3 dargestellt.

Abb. 5.2 zeigt die zugehorige Draufsicht zu Abb. 5.1. Die befestigten Temperaturmess-
stellen werden zur ortsabhéingigen Erfassung des Temperaturprofils im Reaktor zur Er-

mittlung der Oxidationskinetik genutzt. Die Einbettung der eingesetzten Thermoelemente
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in keramischen Zement stellt eine gute thermische Ankopplung an die Reaktoroberflache
sicher. Temperaturgradienten nahe dem Reaktoreintritt konnen mittels der Messstelle
TIR 34 erkannt werden. Jeweils ein weiteres Thermoelement ist an der Auflenseite des
Eintritts- sowie Austrittsrohres montiert (sieche Abb. 5.1: TIR 32, 33). Weitere Ther-
moelemente sichern gegen Ubertemperaturen durch unerwiinschte Reaktionen vor dem
Gaseintritt in die Mikrostruktur beziehungsweise nach der Gaszusammenfiihrung strom-
abwirts der Mikrostruktur ab (Abb. 5.1). Beim Uberschreiten einer definierten Tempera-
tur vor sowie im Anschluss an den Reaktionsbereich werden alle Gasfliisse zum Reaktor
automatisch unterbrochen. Diese Mafinahme dient zur Absicherung gegen Materialver-
sagen infolge von Ubertemperaturen. Die Gefahr eines Werkstoffversagens infolge einer
lokalen Uberhitzung ist zudem dadurch begrenzt, dass der eingesetzte Reaktorwerkstoff

Temperaturen von mindestens 1150 °C widerstehen kann.

TIR 36 TIR 38 TIR 37

N o o Ebene zur
Mitteltemperaturmessung

€3 Fluideintritt

.
Fluidaustritt
e Messstellen-
TIR 34 position

Abbildung 5.2: Messstellenanordnung Oxidationsreaktor: Draufsicht von Abb. 5.1. Foto-
grafie und ergénzende Beschreibung: Kap. 3.2.3, Abb. 3.11.

Der Wiarmeverlust an die Umgebung kann bei katalytischen Brennverfahren im Klein-
mafistab den Temperaturverlauf im Reaktor erheblich beeinflussen [75], [76]. Begleithei-
zungsmafinahmen sind in Abb. 5.1 angedeutet und in Kap. 3.2.3, Abb. 3.12 dargestellt.

5.3.2 Methan-Oxidation in Mikrostrukturen

Erste Messungen wurden mit der als Aufbau A gekennzeichneten Eduktzufiihrung vorge-
nommen (Abb. 5.1). Es zeigte sich, dass die trockene Produktgaszusammensetzung bei
der Verwendung des Aufbaus A eine fiir edelmetallbasierte Katalysatoren untypisch hohe

Kohlenmonoxid-Ausbeute von zirka 10 % aufweist (CO-Messwert: 6700 ppm, Reaktor-
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temperatur zirka 670 °C, Zustromung: P_TOx_CH4_5). Mogliche Ursachen sind:

e Homogenreaktionen in der Gasphase;
e Unzureichende Reaktionszeit;

e Unzureichende Mischung zwischen Oxidationsmittel und Brenngas, so dass lokal

unterstochiometrische Gasmischungen vorliegen.

Da bereits bei zirka 400 °C hohe Kohlenmonoxid-Konzentrationen auftreten, kénnen ho-
mogene Gasphasenreaktionen als Ursache ausgeschlossen werden: In der Literatur ist be-
kannt, dass Gasphasenreaktionen in einem deutlichen Umfang erst oberhalb einer Tem-
peratur von zirka 730 °C auftreten. Weiterhin ist bekannt, dass homogene Vorreaktionen
unterhalb dieses Temperaturbereiches in Form sogenannter kalter Flammen bei Methan
nicht auftreten [74, S. 147f.].

Kohlenmonoxid stellt geméfl verschiedener detaillierter Kinetiken eine Zwischenstufe der
Heterogenreaktion dar. Abhéngig vom eingesetzten Katalysator wird jedoch die Aufoxi-
dation zu Kohlendioxid als sehr schnell beschrieben, so dass die direkte Kohlendioxid-

Bildung als Bruttoreaktionsgleichung formuliert werden kann [74, S. 22f.].

Durch weitergehende, vergleichende Untersuchungen unter Nutzung von Aufbau B konnte
vielmehr die dritte mogliche Ursache, die Positionierung der Mischstelle, bestétigt werden:
So geht das Auftreten hoher Kohlenmonoxid-Konzentrationen einher mit Ubertempera-
turen, die im Ablauf des Reaktors nach der Zusammenfiihrung der im Reaktionsbereich
parallelgefithrten Volumenstrome gemessen werden. So weist die Messstelle TIR 33 an
der Auflenseite des Austrittsrohres (Abb. 5.1) bis zu 50 °C hohere Temperaturen ver-
glichen mit dem nahezu isothermen Reaktionsbereich auf. Es wird vermutet, dass der
Temperaturanstieg auf exotherme Reaktionen im Austrittsbereich des Reaktors zuriick-
gefiihrt werden kann. Eine exotherme Reaktion ist moglich, sofern einzelne Kanile infolge
ungeniigender Durchmischung von Brenngas und Oxidationsmittel unterstochiometrisch
bestromt werden und Partialoxidationsprodukte (CO, Hy) nach Gl. 5.2 bilden. Konsistent
dazu ist die Tatsache, dass die Ubertemperatur mit erhéhter Durchstromung des Reaktors
und entsprechend sinkender Mischzeit ansteigt. Im Austrittsbereich des Reaktors vereini-
gen sich die Stoffstrome der Einzelkanéle. Dabei kann eine weitgehende Aufoxidation der

gebildeten Partialoxidationsprodukte erfolgen.

Als notwendige Bedingung fiir diese Hypothese muss das Katalysatorsystem die partielle
Oxidation von Methan ausreichend stark katalysieren. Katalysatoren zur Totaloxidati-
on von Alkanen sind nicht zur Durchfithrung partieller Oxidationsreaktionen optimiert,
dennoch ist bekannt, dass Edelmetalle die partielle Oxidation von Methan katalysieren.

Zur Verifikation wurden im identischen Reaktor Untersuchungen zum Produktspektrum
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Tabelle 5.3: Mikrostrukturierter Reaktor R TOx-6: Partielle Oxidation (A,,=0.26), Aufbau
A (vgl. Abb. 5.1). Konzentrationsmesswerte des Produktstromes ¢, sind auf den trockenen
Gasstrom bezogen.

Zustromungsbedingungen T=570 °C T=615 °C
VOy, [scem] 25 cem,[0] 3.9 2.9
VS, [scem] 13 cco [%] 1.5 4.0
Vy, [scem] 247 cco, 0] 2.8 1.1
cop, (%] 8.8 cu, [0 5.9 7.3

bei unterstochiometrischen Bedingungen durchgefiihrt. Tab. 5.3 zeigt das Ergebnis. Die
Produktgaszusammensetzung enthélt hohe Anteile an Kohlenmonoxid und Wasserstoff.
Mit zunehmender Temperatur steigen die Produktkonzentrationen aufgrund der erhohten
Reaktionsgeschwindigkeit. Der Messungsverlauf zeigt, dass die Wasserstoffkonzentration
oberhalb zirka 610 °C bei den gegebenen Prozessbedingungen nur noch sehr geringfiigig
zunimmt. Als Ursache wird die teilweise Umsetzung des gebildeten Wasserstoffs mit dem
Gasstrom aus iiberstochiometrisch bestromten Reaktionskanélen angenommen. Diese Ver-
mutung wird dadurch gestiitzt, das hier erneut ein Temperaturmaximum nahe dem Reak-
toraustritt festgestellt werden konnte. Dieses trat nach der Umriistung der Eduktgasver-
mischung auf den Aufbau B zur Verldngerung der Mischungszeit nicht mehr auf. Daher

konnen folgende Schliisse gezogen werden:

e Die erginzenden Untersuchungen zur partiellen Oxidation bestétigen die Hypothese,
dass die erhdhten Kohlenmonoxid-Konzentrationen durch eine ungleichméafige Ver-
mischung der getrennt zugefiithrten Eduktstrome bedingt sind. Dadurch entstehen
lokal unterstochiometrische Gaszusammensetzungen im Reaktor. Somit bildet sich
bei Positionierung der Mischungsstelle von Oxidationsmittel und Brenngas unmittel-
bar im Reaktoreintritt gemafl Aufbau A stochiometrisch gleichwertige Bestromung

aller Reaktionskanale aus.

e Die Ergebnisse weisen auf Herausforderungen bei der Gewihrleistung der Appara-
tesicherheit von katalytischen Totaloxidationsstufen hin. Das Versagen eines Misch-
elementes konnte zur lokal unterstéchiometrischen Bestrémung katalytischer Ober-
flichen fithren. Durch die dann stromabwérts erfolgende exotherme Abreaktion in

einem Fluidsammler kénnen unbeabsichtigte Werkstoffbelastungen folgen.

Vor der Ermittlung kinetischer Parameter wurde daher die Vermischungsstelle zwischen
Brenngas- und Oxidationsmittel 6rtlich vorverlegt (Aufbau B). Der Zusammenfiihrungsort

von Brenngas und Oxidationsmittel liegt nun 40 mm vor dem Eintritt in den Reaktions-
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bereich. Die zur Vermischung zur Verfiigung stehende Verweilzeit im Zufithrungsbereich
betragt 3-11 ms bei 600 °C gemé&fl den Zustrémbedingungen nach Tab. 5.2.

Bei dieser Konfiguration zeigen sich mit zirka 1500 ppm erheblich niedrigere
Kohlenmonoxid-Konzentrationen. Sie betragen etwa ein Viertel der bisherigen Werte
trotz eines mindestens verdreifachten Eduktvolumenstromes (dargestellt in Abb. 5.3,
Zustromungen P_TOX_CH4_1 sowie P_.TOX_CH4_2, Bezugstemperatur: zirka 700 °C).
Somit nimmt die Ausbeute an Kohlenmonoxid infolge der optimierten Mischbedingungen

deutlich ab. Die Mischungsgiite wurde nicht weiter optimiert.

Blindaktivitét

Untersuchungen zur Blindaktivitdt des Wandmaterials in einem identischen, jedoch un-
beschichteten mikrostrukturierten Versuchsreaktor R TOx-8 zeigen unterhalb von zirka
600 °C keinen Umsatz von Methan zu Kohlenmonoxid und Kohlendioxid. Der maximale
Umsatz wird in diesem Reaktor bei zirka 700 °C erzielt. Er betrégt bei einer Zustromung
von 600 ml/min unter Standardbedingungen und einer Brenngaszusammensetzung geméif
Tab. 5.2 weniger als 1 %. Das Gemisch reagiert im Verhéltnis 2:1 zu Kohlendioxid bezie-
hungsweise Kohlenmonoxid. Bei hoheren Temperaturen und unverédnderten Zustrémbe-
dingungen nehmen die Umsétze ohne die Verwendung eines Trigerkatalysators wieder
ab. Aus der Umsatzabnahme trotz Temperaturanstieges wird geschlossen, dass die ab-
laufenden Reaktionen zumindest bis zu einer Temperatur von 700 °C heterogen durch
die metallischen Wandfldchen katalysiert werden. Die Metalloberfliiche des betreffenden
Reaktors zeigte nach dem Auftrennen eine blaue Féarbung. Es ist zu vermuten, dass die
Umsatzabnahme trotz monotoner Temperaturerhéhung durch eine Anderung in der Zu-
sammensetzung des metallischen Wandmaterials verursacht wurde. So kénnten freie, ka-
talytisch aktive Nickelatome durch eine Chromoxidschicht mit geringerer katalytischer

Aktivitat iiberdeckt worden sein.

5.3.3 Zusammenfassung der experimentellen Ergebnisse, Dis-
kussion

Vor der Ermittlung kinetischer Parameter (Kap. 5.4) werden zunéchst anhand von

Abb. 5.3 die qualitativen Ergebnisse der Oxidationsexperimente vorgestellt.

Kontrolle des Temperaturprofils

Die Wérmeentwicklung blieb fiir alle gewéhlten Prozessbedingungen (Tab. 5.2) ortlich
verteilt. Die maximal gemessenen Temperaturdifferenzen im Reaktionsbereich betrugen
nur zirka 100 °C, obwohl Eduktgemische mit einer adiabaten Warmeténung von mehr als

1200 °C dosiert wurden. Dem Autor sind keine Untersuchungen bekannt, bei denen die
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katalytische Verbrennung von Methan unter kontrollierten Bedingungen bei einer hohen

Brenngas-Eintrittskonzentration von zirka 5 % durchgefiihrt worden ist.

Transientes Verhalten

Bei konstanter Zustromung fiihrt die Kombination aus grofler Masse und hoher Wérme-
kapazitit des metallischen Werkstoffes zur langsamen Ausbildung stationérer Tempera-
turverldufe im Reaktor. Dadurch konnen Momentaufnahmen des transienten Tempera-
turprofils im Reaktor problemlos gewonnen werden. So bildet sich beim Aufheizen des
Reaktors das Temperaturmaximum zunédchst nahe dem Reaktoraustritt aus. Die axiale
Wirmeleitfihigkeit des Wandmaterials fithrt dazu, dass der Ort der Maximaltemperatur

gegenlédufig zur Durchstromung in Richtung des Eintritts wandert.

Die Zufithrung kiihler Eduktstrome in Verbindung mit dem hohen Wand-
Materialquerschnitt begrenzt die Waéarmefreisetzung im Reaktor-Eintrittsbereich.
Zwischen der Stromung und dem metallischem Wandmaterial liegen im Aufhei-
zungsbereich erhebliche Gradienten vor. So zeigt die im Eintrittsrohr nahe dem
Reaktionsflichenbeginn angeordnete Messstelle TIR 35, dass die Gastemperatur um
120 °C niedriger liegen kann als die Reaktoroberflichentemperatur (Abb. 5.3, TIR 34
(t=200 min) =865 °C).

Homogenreaktionen / Kohlenmonoxid (CO)-Bildung

Bei der Versuchsdurchfithrung konnte kein Durchgehen der Reaktion beobachtet werden.
Die lokal erreichten Maximaltemperaturen betragen zirka 860 °C. Eine Trennung in ein
Anspringen der Heterogen- und Homogenreaktion kann nicht identifiziert werden. Es ist
anzunehmen, dass die Reaktionen weitestgehend heterogen ablaufen. Nach dem Wechsel
zum Betriebspunkt B betriigt die gemessene CO-Konzentration zirka 1500 ppm (Abb. 5.3,
Zeitpunkt: 55 min). Auch bei monoton zunehmenden Temperaturen erfolgt kein deutli-
cher Anstieg. Denkbare Ursachen fiir die weiterhin vorhandene Kohlenmonoxidbildung ist
eine unvollstdndige Durchmischung oder das begrenzte Ablaufen von Homogenreaktionen.
Homogenreaktionen kénnen anhand von CO allerdings nur dann detektiert werden, falls
sie nach dem katalytisch beschichteten Reaktionsbereich ablaufen. Innerhalb des Reaktors

ist hingegen eine Aufoxidation zu COs durch den Palladium-Katalysator zu erwarten.

CO-Bildung tritt bei vergleichsweise hohen Gesamtvolumenstrémen und A = 1.2 auf
(Abb. 5.3, Min. 47-247). Zur Kldrung der Ursache erhohter Kohlenmonoxidbildung trégt
der Bereich C der Abb. 5.3 bei, vergroflert in Abb. 5.4 dargestellt. Es werden folgende

Schliisse gezogen:

e Bei einer kurzzeitigen deutlichen Erhohung des Luftiiberschusses von bisher A =
1.2 auf A =~ 1.9 lauft die katalytische Oxidation mit einer vernachléssighbaren CO-

Bildung ab (Minute 218.5-221.5). Der gemessene Wert liegt mit weniger als 100 ppm
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unterhalb der sicheren Nachweisgrenze des eingesetzten Analysators. Bei Durchsatz-
erhohung sinkt die CO-Konzentration deutlich. Folglich stellt CO im Bereich der
hier betrachteten Verweilzeiten kein Zwischenprodukt des Oxidationsvorganges dar.
Ansonsten wiren bei den genannten Messbedingungen erhohte CO-Konzentrationen

zu erwarten.

e Besondere Relevanz beziiglich der Einschétzung des Anteils homogener Reaktio-
nen zeigt der Zeitraum oberhalb von Minute 224. Die verringerte Durchstromung
gemdB P_TOX_CH4.5 geht ab dem Vorliegen stationédrer Verhiltnisse (Minute
225-226) einher mit nahezu vernachlédssigbaren CO-Konzentrationen (Messwert
< 300 ppm). Hingegen liegt im Anschluss bei erhohter Durchstromung und vergleich-
baren Wandtemperaturen die CO-Konzentration mit zirka 1000 ppm signifikant
hoher (P_.TOX_CH4_1, ab Minute 226.5). Sofern Homogenreaktionen im Reaktor-
Austrittsbereich eine signifikante Rolle spielen wiirden, wére bei der deutlichen Ab-
senkung der Verweilzeit ein verringertes Ablaufen homogener Reaktionen zu er-
warten. Die hier vorliegende Zunahme an CO mit abnehmender Verweilzeit deutet
hingegen auf eine teilweise unterstochiometrische Bestromung der Reaktionskanéle
hin, die gleichfalls zu CO-Bildung fithren kann (Kap. 5.3.2). Somit bestehen auch
fiir den eingesetzten Aufbau B noch Optimierungsmoglichkeiten beziiglich des Mi-
schungsverhaltens zwischen Brenngas und Oxidationsmittel. Fiir die hier angestreb-

ten Untersuchungen zur Methan-Umsetzung folgt jedoch keinerlei Einschrénkung.

Aktivitdtsinderungen, reversible Umwandlung PdO/Pd
Abb. 5.3 zeigt, dass der Methan-Umsatz trotz steigender Temperaturen féllt (Bereich A,
Min. 11-46) bezichungsweise trotz abfallender Temperaturen steigt (Bereich D, oberhalb

Min. 264). Dieses Phénomen wird nachfolgend thematisiert:

Die Ursachen fiir Aktivitdtsdnderungen palladiumbasierter Katalysatoren werden seit
Jahrzehnten in der Literatur diskutiert. Dennoch ist noch immer nicht gekléart, welche
Struktur die aktiven Zentren annehmen miissen, damit der Katalysator die hochste Akti-
vitat hat. Einigkeit besteht jedoch, dass eine oxidierte Form des Palladiums eine erhchte
Aktivitdt aufweist [77, S. 21], nachfolgend vereinfacht als PdO (Palladiummonoxid)
gekennzeichnet. Es ist bekannt, dass Palladium-basierte Katalysatorsysteme vielfaltige
Phénomene aufweisen, die zu Hysteresen des Aktivitdtsverhaltens fithren [78], [79]. Ei-
ne wesentliche Ursache ist der Oxidationsstufenwechsel der Aktivkomponente Palladium.
Der Oxidationszustand der aktiven Phase wird unter anderem von der Katalysatortem-
peratur, Wechselwirkungen zwischen Aktivkomponente und Katalysatortriger sowie der
Historie des Katalysatormusters (Vor-Reduzierung, Vor-Oxidation) beeinflusst. Die Be-
urteilung kann durch eine Ortsabhéngigkeit der Temperatur und Gaskonzentration, wie

sie in Stromungsrohrreaktoren vorliegt, erschwert werden. Geméafi Burch ist bekannt, dass
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Abbildung 5.4: Katalytische Oxidation: Bereich C (Auszug aus Abb. 5.3, Minute 218-226,
Zeitskalierung identisch): Konzentrationsverlaufe, Eduktstrome.

insbesondere Wasserdampf die Oxidationsreaktion Pd-basierter Katalysatoren bei Tem-
peraturen um 300 °C inhibiert [77, S. 22-23, 25]. Unabhéngig von diesen Effekten kénnen
auch temperaturabhingige Anderungen der Dispersion der Aktivkomponente zu wech-

selnden Aktivitaten fithren.

Die Einflussgroflen auf die Katalysatoraktivitét sind somit vielfdltig. Wie nachfolgend ge-
zeigt wird, kénnen jedoch basierend auf den durchgefithrten Messungen und ergénzenden
Annahmen Schliisse gezogen werden. So ist bekannt, dass bei Temperaturerh6hung eine
Umwandung von PdO zu weniger aktivem, metallischen Pd erfolgen kann. Diese Umwand-
lung kann zu einer Hysterese der Aktivitdt beim Ziinden/Verloschen palladiumbasierter

Katalysatoren fithren. Betrachtet sei dazu Abb. 5.3:

e Im Bereich A (Zeitpunkt Ia) liegt ein zeitlich monotoner Temperaturanstieg von
600 °C auf 680 °C vor. Dennoch sinkt der gemessene Umsatz bei konstanten Zu-
strombedingungen. Daraus wird auf eine Aktivitdtsabnahme zumindest von Teilge-
bieten der katalytischen Beschichtung geschlossen. Das umgekehrte Verhalten liegt
ausgehend von einem erhéhten Temperaturniveau zum Zeitpunkt Ib vor (Abb. 5.3,
Konzentrationsverlaufsdiagramm, t>250 min). Hier bleiben trotz zeitlich monoton
fallender Temperaturen die Austrittskonzentrationen nahezu konstant. Zu beiden

Zeitpunkten Ia, Ib liegen identische Eduktstrome sowie nur geringfiigig verschiedene
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Tabelle 5.4: Katalytische Oxidation: Reaktorwandtemperaturen sowie Reaktor-Austritts-
konzentrationen bei paarweise gleichen Zustrombedingungen: Zeitpunkte (Ia, Ib) bezie-
hungsweise Zeitpunkte (IIa, IIb). Die angegebenen Zeiten entsprechen den Abszissenwerten
der Abb. 5.3. Im Konzentrationsdiagramm dieser Abbildung sind die Zeitpunkte gekenn-
zeichnet.

Zeitpunkt Ia Ib IIa ITb
Zeitzahlung [min] 23 269 72 246
TIR 35 (Eintrittsrohr) [°C] 622 602 629 598
TIR 34 (Nahe Fluideintritt) [°C] 651 638 703 680
TIR 36 (Gegeniiber Fluideintritt) [°C] 653 641 724 707
TIR 38 (Mittelebene) ke 653 650 750 755
TIR 37 (Austrittsebene) [°C] 643 640 732 736
Begleitheizung [°C] 614 566 644 595
cCHy [%] 1.85 1.86 1.42 1.42
cCO, (%] 3.62 3.64 3.91 3.89
cCO %) 0.01 0.00 0.12 0.08

Reaktorwandtemperaturen vor (Tab. 5.4). Da die Reaktor-Austrittskonzentrationen
nahezu identisch sind, wird auf eine vergleichbare Katalysatoraktivitdat zu beiden
Zeitpunkten geschlossen. Vorausgesetzt wird dabei, dass nicht gleichzeitig in Teilbe-
reichen der katalytischen Beschichtung eine Aktivitdterh6hung und in anderen Be-
reichen eine Aktivitdtserniedrigung stattgefunden hat. Im Messungsverlauf zwischen
beiden Zeitpunkten Ia, Ib liegen jedoch offensichtlich zumindest in den Bereichen
A und D Aktivitatsdnderungen vor. Daraus folgt weiter, dass die Aktivitatsinde-
rungen oberhalb von 650 °C anscheinend innerhalb von wenigen Minuten ablau-
fen, da sich zu beiden Zeitpunkten Ia, Ib eine vergleichbare Aktivitit auch unter
den hier vorliegenden transienten Bedingungen einstellt (Tab. 5.4). Eine irreversible

Katalysator-Alterung wird unter den genannten Annahmen ausgeschlossen;

e Zu den Zeitpunkten IIa, ITb liegen ebenfalls gleiche Reaktor-Austrittskonzentratio-
nen vor (Tab. 5.4). Diese Tatsache unterstiitzt die Aussage, dass sich keine blei-
benden Aktivitdtsinderungen durch die Dosierung gem#af P TOX_CH4_2 (Minute
129-209) eingestellt haben. Somit verlaufen die Aktivitdtsinderungen, integral an-

hand der Austrittskonzentrationen betrachtet, reversibel.

Abb. 5.5 zeigt, oberhalb welcher Temperatur eine Dekomposition von PdO in schwarzes Pd
aufgrund der Gleichgewichtslage zu erwarten ist. Entscheidend fiir den Oxidationszustand
sind demnach bei konstantem Gesamtdruck der lokal im Reaktor vorliegende Sauerstoff-

partialdruck sowie die Temperatur des katalytischen Materials. Diese Darstellung bietet
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Abbildung 5.5: Temperatur- und molanteilabhéngiges Vorliegen vom metallischem Palla-
dium (Pd) sowie Palladiummonoxid (PdO) im thermodynamischen Gleichgewicht, Gesamt-
druck 0.1 MPa [74, S. 133, Gl. 2.124].

nur eine grobe Orientierung, da stabilisierende Katalysatorzusétze die Dekomposition zu
deutlich héheren Temperaturen verschieben konnen. Die Umwandlungsgeschwindigkeit in
Pd kann durch Promotoren wie CeOy deutlich gebremst werden, so dass auch bei hohen
Temperaturen das aktivere PdO vorliegt [77, S. 21].

Gleichgewichtsbezogen ist bei den hier vorliegenden Messbedingungen ein Wechsel des
Oxidationszustandes zwischen zirka 680 °C (yo,=0.02, Reaktorbereiche mit Vollumsatz)
und 790 °C (y0,=0.20 im Reaktoreintritt bei Dosierung von Luft ohne Brenngas) zu
erwarten. Im Reaktoreintritt (yo,=0.12) wiirde demnach bereits oberhalb einer Kataly-

satortemperatur von 760 °C im Gleichgewicht schwarzes Pd vorliegen.

Die thermodynamische Gleichgewichtslage bildet jedoch eine nur grobe Orientierung fiir
die Umwandlung von PdO in Pd und keine notwendige Bedingung. Wie ein Vergleich mit
experimentellen Ergebnissen zeigt, ist eine belastbare Aussage zur Temperatur, unterhalb
der die Riickreaktion zu PdO ablduft, nicht méglich: So wird bei Holleman- Wiberg be-
richtet, dass sich beim Erhitzen von Pd in einer Sauerstoffatmosphére bereits bei 600 °C
schwarzes, in Séure unlosliches PdO bildet [80, S. 1597]. Wie Farrauto durch Thermogra-
vimetrie an einem frisch préaparierten 4 % PdO/Al;O3 in einer Luft-Atmosphére ermittelt
hat, erfolgt die Riickumwandlung des gebildeten elementaren Pd verglichen zur Dekom-

position (um 800 °C) bei verringerten Temperaturen zwischen 550-600 °C [74, S. 42].
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Hingegen zeigen weitere Experimente von Farrauto bei einer Aufheiz- und einer anschlie-
enden Abkiihlphase eine Hysterese im Umsetzungsverhalten wéhrend der Abkiihlphase.
Eingesetzt wurde ebenfalls ein Palladium-Katalysator in einem durchstromten Versuchs-
reaktor. Als Edukt diente Methan in einer Luft-Atmosphére. Demgeméf erfolgt ausgehend
von 800 °C (hier wird nahezu Vollumsatz erzielt) zunéchst eine deutliche Umsatzabnahme
auf zirka 60 % bei 650 °C. Bei der weiteren Abkiihlung auf 600 °C steigt der Umsatz wie-
der auf zirka 80 % an. Als Begriindung fiir die steigende Aktivitit wird die Bildung und
Redispersion von PdO vorgeschlagen [74, S. 43]. Anscheinend finden bereits in einem Tem-
peraturbereich (600-700 °C), in welchem die erstgenannte, gravimetrische Untersuchung
von Farrauto wihrend der Abkiihlphase noch keine Massenzunahme durch die Bildung
von PdO anzeigt, deutliche Anderung der katalytischen Aktivitit statt.

Unter Beriicksichtigung dieser Untersuchungen ergibt sich fiir die Einordnung der festge-
stellten Aktivitdtsinderungen in den Bereichen A und D (Abb. 5.3):

Aufheizvorgang (Bereich A): Hier liegt eine Umsatzerniedrigung im Bereich A vor, die
bereits unterhalb von 680 °C beginnt. Der temperaturabhéngige Umsatzkurvenverlauf der
letztgenannten Untersuchung von Farrauto zeigt diesen Effekt hingegen nicht [74, S. 43].
Jedoch erfolgt bei der genannten Thermogravimetrie-Untersuchung in der Auftheizphase
durchaus eine Massenabnahme bei der Umwandlung von PdO zu Pd, und zwar bereits
oberhalb von 400 °C. Diese Massenabnahme wurde auf eine Desorption von Wasser
zuriickgefithrt, da das Absolutgewicht der Probe bei 400 °C nach dem Durchlaufen des
Autheiz- und Abkiihlzyklus gesunken war. Allerdings wird nicht beriicksichtigt, dass
ebenso eine unvollstéindige Oxidation zu PdO beim Abkiihlvorgang die Ursache fiir die
Gewichtsdifferenz sein kann. Somit sind zwei Ursachen fiir die Aktivitdtsminderung bei
ansteigendem Temperaturverlauf denkbar: Zum einen ist ein inhibierender Effekt des
bei der Reaktion gebildeten Wasserdampfes moglich. Zum anderen ist eine beginnende
Umwandlung in metallisches Palladium moglich. Dies ist jedoch aufgrund der vorlie-
genden, vergleichsweise niedrigen Temperaturen relativ unwahrscheinlich. Ergénzend
sei die Thermodynamik betrachtet: Geméafl Abb. 5.5 ist bei konstanter Temperatur zur
Bildung von weniger aktivem, metallischem Palladium (Pd) das Unterschreiten eines
definierten Sauerstoff-Partialdruckes notwendig. Zum Zeitpunkt Ia betrédgt die minimale
Sauerstoffkonzentration im Reaktor zirka 6 % nahe dem Reaktoraustritt. Die Lage des
thermodynamischen Gleichgewichtes gemafl Abb. 5.5 sagt voraus, dass fiir die Bildung
von Pd eine Temperatur von mindestens 720 °C zu diesem Zeitpunkt vorausgesetzt
werden muss. Diese Temperatur wird zu diesem Zeitpunkt an allen Reaktor-Messstellen
unterschritten. Falls die thermodynamische Gleichgewichtsdarstellung mafigeblich wire,
kann der sinkende Umsatz in diesem Bereich der Messung nicht ausschlieSlich durch die

Bildung metallischen Palladiums bedingt sein. Vielmehr miissten eingangs angesprochene
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alternative Effekte eine Rolle spielen.

Abkiihlvorgang (Bereich D): Bei den eigenen Untersuchungen tritt bei dem Unter-
schreiten von zirka 650 °C die bereits beschriebene Aktivitétssteigerung des Katalysators
auf. Damit zeigt sich eine gute Ubereinstimmung mit der erwéhnten Temperaturrampen-
Untersuchung von Farrauto, der ebenso eine Aktivitdtssteigerung unterhalb 650 °C be-
richtet und diese auf die Bildung von PdO zuriickfiihrt. Die ansteigende Aktivitéit im
Bereich D liegt somit vermutlich in einer Riickumwandlung in PdO in diesem Bereich
begriindet (Abb. 5.3). Ergénzend zeigt Abb. 5.5, dass unter Zugrundlegung der Thermo-
dynamik spétestens mit dem Unterschreiten von 720 °C die Umwandlung zu PdO moglich
ist (Y0,.min=0.06 im Bereich D, Reaktoraustritt).

Oxidationsstufenabhingige Katalysatorfarbung

Zur Ergédnzung der eingeschrankten Beurteilungsmoglichkeiten von Aktivitédtsénderungen
basierend auf Reaktortemperaturen sowie Austrittskonzentrationen sei die Katalysator-
oberflache optisch betrachtet. Dazu wurde der Reaktor R TOx-6 im Anschluss an die in
Abb. 5.3 gezeigte Messung seitlich aufgefrést. Das katalytisch beschichtete Wandmaterial
zeigt auf beiden Seiten im Eintrittsbereich eine gleichméBig tiefschwarze Féarbung, die
stark abgegrenzt gegeniiber dem stromabwérts gelegenen, braungefarbten Bereich ist. Der
Farbumschlag befindet sich in gleichméfiigem Abstand zum Zustromungsrohr (Abb. 5.6).
Da zur Katalysatorbeschichtung der gesamte Reaktorinnenraum mit der gleichen Substanz

durchspiilt wurde, ist die Verfarbungsursache nicht im Préparationsvorgang anzunehmen.

Aufgrund der thermodynamisch eindeutigen Festlegung des Oxidationszustandes bei kon-
stanten dufleren Parametern konnen Katalysatorfarbungen mit stark abgegrenzten Berei-
chen entstehen, sofern ortliche Gradienten dieser Parameter vorliegen [81]. Zur Klérung
wurde der in Abb. 5.6 gezeigte Ausschnitt des aufgetrennten Reaktors daher einer Unter-
suchung mittels XPS-Oberflichenanalytik unterzogen. Es konnte nachgewiesen werden,
dass die Farbung mit einer Anderung der Oxidationsstufe der Aktivkomponente Palla-
dium korreliert [82]. Im schwarz gefarbten Eintrittsbereich liegt demnach metallisches
Palladium vor. Feinverteiltes Palladium ist in der Chemie auch unter den Begriffen Pal-

ladiummohr sowie Palladiumschwarz bekannt [80, S. 1588].

Anhand von Abb. 5.3 wird untersucht, ob die Ursache fiir den Farbumschlag aus den
Messdaten identifiziert werden kann. Einige Bemerkungen werden der Ursachensuche des

Farbumschlages vorausgeschickt:

e Die Auswirkungen der Praparation sowie erster Versuche auf den Oxidationszu-
stand des Katalysators sind nicht bekannt. Daher kann nur diskutiert werden, ob

zwischen dem unmittelbar vor dem Offnen des Reaktors durchgefithrtem Experi-
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Abbildung 5.6: Teilansicht des Versuchsreaktors zur katalytischen Verbrennung R TOx-6:
Zustrombereich der Edukte nach Offnung des Versuchsreaktors. Vertiefte /strukturierte Be-
reiche sind katalytisch beschichtet. Linke Abb.: ebenes Blech mit Gaszufiithrung, rech-
te Abb.: gegeniiberliegendes Blech mit Kanalstruktur. Schwarzer, facherformiger Fluid-
Eintrittsbereich: Oxidationsstufe 0. Hier grau dargestellte, strukturierte Bereiche (Realitét:
orangebraune Férbung): Oxidationsstufe +2, vgl. [82].

ment (Abb. 5.3, hier wurde die hochste Maximaltemperatur im Reaktor gemessen)

und der Ursache der Katalysatorfarbung eine Verbindung hergestellt werden kann.

e Eine Umsatzénderung ist nicht zwangslaufig dadurch bedingt, dass Teile der Kataly-
satoroberflédche eine andere Oxidationsstufe annehmen. Alternativ und gegebenen-
falls iiberlagernd kann eine Dispersionsdnderung der Aktivkomponente beziehungs-

weise eine Inhibierung durch gebildeten Wasserdampf urséchlich sein.

e Der Aktivitétsverlust infolge einer Umwandlung der Aktivkomponente in Pd ist
unbekannt. Zu erwarten ist jedoch eine signifikante Aktivitdtsminderung: Geméfl
Farrauto ist der Methan-Umsatz auf einem ~-Al,Os-Substrat ohne Aktivkompo-
nente vergleichbar zu einem PdO/Al;Os-washcoat nach dem Aufheizen auf 800 °C
(Bildung von Pd) und anschlieBendem Abkiihlen auf zirka 700 °C [74, S. 43].

Es bleibt zu klaren, zu welchem Zeitpunkt in der Messung die scharfe Farbabgrenzung
entstand, die nach dem Auftrennen des Reaktors zu beobachten ist. Vorausgesetzt sei,
dass zeitlich vor dem Bereich D (Abb. 5.3) die Aktivkomponente als schwarzes Palladium
(Pd) vorlag, und zwar in einem groferen Bereich als aus Abb. 5.6 ersichtlich. Andernfalls
wire kein Aktivitédtsanstieg im Bereich D festzustellen. Im Reaktor-Eintrittsbereich hat
ein Umwandlungsvorgang zu PdO wahrend des Zeitraumes D der Messung anscheinend
nicht stattgefunden. Thermodynamisch wére jedoch bei der abschliefenden, flinfminiiti-
gen Spiilung mit synthetischer Luft bei Temperaturmesswerten von zirka 590 °C im

gesamten Reaktor eine Umwandlung in PdO zu erwarten gewesen (Abb. 5.5).

Die néhere Betrachtung der Temperatur unmittelbar auf der katalytischen Oberfliche
fithrt zu einem Erkldrungsmodell dafiir, dass nahe dem Reaktoreintritt weder im Be-

reich D noch bei der anschliefenden Spiilung mit synthetischer Luft eine Umwandlung in
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PdO erfolgt ist. So zeigt eine Stromungssimulation exemplarisch, dass die Autheizung des
eintretenden Fluidstromes auf eine Wandtemperatur von 530 °C ohne die Beriicksichti-
gung reaktiver Oberflichen eine Lauflénge in der Gréfenordnung von 10 mm in Anspruch
nimmt (Abb. 5.7). Bei einer exothermen Umsetzung wie im Bereich D kann die Wérme-
freisetzung den Aufheizvorgang der Gasstromung zwar beschleunigen. Dennoch liegt die
gemessene Wandflichentemperatur im unmittelbaren Eintrittsbereich signifikant niedriger

als stromabwérts (Tab. 5.4, Zeitpunkt Ib, TIR 34 gegeniiber TIR36/TIR 38).

530 °C (Wandtemperatur)

Fluid-
Eintritt

370°C

Abbildung 5.7: R TOx-6: Stromungssimulation: Fluidtemperaturverlauf im Eintrittsbe-
reich der Mikrostruktur (Draufsicht, Ausschnitt). Graustufen kennzeichnen isotherme Berei-
che. Keine reaktiven Oberflichen. Randbedingungen: Isotherme Wandtemperatur 530 °C,
stationére Zustromung (20 % erhoht gegeniiber P_TOx_CH4_5, Tab. 5.2). Eintrittstempe-
ratur betrdgt 10 mm vor der Miindung des Eintrittsrohres in die gezeigte ebene Reaktor-
struktur 200 °C).

Aus dieser Argumentation folgt, dass die Ursache fiir die bleibende Schwarzfirbung im
Eintrittsbereich vermutlich in einer kinetischen Limitierung der Umwandlung in PdO
begriindet ist: Der eintretende Gasstrom nimmt maximal die Temperatur an, die im
Innenrohr nahe der Reaktionsfliche gemessen wird (TIR 35). Falls dieses Thermoelement
einen Wandkontakt aufweist, wird die Eintrittstemperatur der Gasstromung sogar
iiberschétzt. Die Kiihlwirkung der eintretenden Strémung fiihrt zu radial verlaufenden
Temperaturgradienten der katalytischen Flache bezogen auf das Eintrittsrohr. Entspre-
chend den Gradienten hat sich die farbliche Abgrenzung entweder im Bereich D oder bei
der darauffolgenden Luft-Spiilung durch die Umwandlung von Pd in PdO im wérmeren
Reaktorinneren ausgebildet. Die Simulationsrechnung (Abb. 5.7) zeigt im Vergleich zu

Abb. 5.6, dass die Isothermen der Gastemperatur parallel zur Linie des Farbumschlages
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verlaufen. Diese Theorie kann die aufgetretenen Effekte einerseits erklaren. Andererseits
konnen die Ursachen im Rahmen dieser Arbeit nicht zweifelsfrei ermittelt werden.
Hierzu wire eine Verfolgung der Farbénderung in situ unter Reaktionsbedingungen,

beispielsweise in einem Reaktor mit optischem Zugang erforderlich.

Aufgrund der zahlreichen Parameterabhéngigkeiten der Katalysatoraktivitat gerade bei
niedrigen Temperaturen wird die Bestimmung kinetischer Parameter auf den Bereich der

Hochtemperaturaktivitédt oberhalb von zirka 720 °C konzentriert.

5.4 Ermittlung einer Brutto-Reaktionskinetik

Analog zur Dampf-Reformierung wird angestrebt, eine von Stofftransportlimitierungen
unbeeinflusste Reaktionskinetik zu ermitteln. Auf einen signifikanten Anteil von Homo-
genreaktionen an dem gemessenen Umsatzverhalten gibt es keine Hinweise (Kap. 5.3).
Zur Absicherung wird jedoch nur eine Ubertragbarkeit der Kinetik auf Kanalgeometri-
en angestrebt, deren Gasdurchstromung wie bisher Verweilzeiten annimmt, welche die
Zundverzugszeit von Methan (200 ms) unterschreiten. Die kinetische Beschreibung wird
somit unter der Beriicksichtigung der vorliegenden Reaktorgeometrie auf den heterogenen

Reaktionsweg konzentriert.

Die experimentellen Ergebnisse zeigen, dass die katalytische Totaloxidation von Methan
bei Temperaturen oberhalb von 800 °C und Verweilzeiten von 6 ms nahezu mit Vollum-
satz durchgefiihrt werden kann (Tab. 5.2, Abb. 5.3). Diese Reaktion kann durch die als
Gl. 5.1 (Kap. 5) eingefiihrte Bruttoreaktionsgleichung beschrieben werden. Da nur die
stark warmegetonten Reaktionen fiir den thermisch gekoppelten Betrieb relevant sind,
wird eine Stickoxidbildung nicht betrachtet. Kohlenmonoxid kann eine Zwischenstufe bei
der Oxidation von Kohlenwasserstoffen zu Kohlendioxid in der Gasphase darstellen [74,
S. 139]. Eine geringfiigige Kohlenmonoxid-Bildung erfolgt hier insbesondere aufgrund ei-
ner nicht vollstandig homogenen Eduktvermischung (Kap. 5.3.3):

CHy + 3y Oy — CO +2 HyO (5.5)

Zunichst wird der Methan-Umsatz .y, , fiir die verschiedenen Messpunkte anhand der
dosierten Eduktstrome sowie der gemessenen Gaskonzentrationen der kohlenstoffhaltigen
Stoffstrome Methan, Kohlendioxid sowie Kohlenmonoxid im trockenen Analysengasstrom
berechnet. Das basierend auf den drei Elementarbilanzen fiir die Atome C, H, O sowie den

drei Gaskomponenten CH4, CO und CO, formulierte Gleichungssystem zur Ermittlung
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der Molenstrome im Reaktoraustritt ist iiberbestimmt. Da die tatséchlichen Volumen-
strome der Zustromung kontrolliert wurden, dient eine Quadratsummenminimierung zur
Ermittlung optimierter Werte der Molzahldnderungen infolge der ablaufenden Reaktion.
Der Fehler in den Elementarbilanzen liegt fiir Kohlenstoff unterhalb 2 %, fiir alle anderen
Elemente unterhalb 0.1 %. Der verbrennungsseitige Methan-Umsatz wird ausgehend von
den Produktmolenstrémen ny o der Gaskomponenten k im Austritt des Reaktors ermit-
telt. Dabei wird die geringfiigige Bildung von Kohlenmonoxid (< 1500 ppm) bei den hier
durchgefiihrten Experimente beriicksichtigt. Der Methan-Umsatz ergibt sich als Summe

der Ausbeuten der Reaktionsprodukte Kohlenmonoxid und Kohlendioxid:

. . . . . 0 .
B _ Nco,2 | Nco2 _ Nco,2 tNcoz  NcHy2 — NeH,2
Scma2 = Ccoy2 +Cco2 = =5 + = 5 = 5 (5.6)

o2 NCHL2 o2 NGry2

Vergleichbar den Untersuchungen im mikrostrukturierten Reformierungsreaktor wird
zur Parameterbestimmung ein représentativer Einzelkanal des Reaktors betrachtet.
Abb. 5.2 zeigt, dass die Messstellenpositionierung die Nutzung von Temperaturmittel-

werten beziiglich des Rand- und Kernbereiches des Reaktors ermoglicht.

Abbildung 5.8: Oxidationsreaktor R TOx-6: Projektion der Temperaturmessstellen auf die
Kanalstruktur. Fluideinlass nahe Pos. 0, Auslass bei Pos. 5. Darstellung an der Horizontalen
gespiegelt (Abb. 5.2). Gestrichelt: Integrationsweg fiir eine ausgewéhlte Stromlinie (92 mm).

Der Integrationsweg entlang einer Stromlinie des betrachteten Einzelkanals ist in Abb. 5.8

dargestellt. Er beginnt bei Position -1- in einer Entfernung von 10 mm bezogen auf den
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Einlass. An dieser Stelle ist die Vorwarmung des Eduktgemisches auf die Wandtempera-
tur unter allen Zustrémungsbedingungen nahezu abgeschlossen. Der Einzelkanal wird als
Pfropfen-Stromungsreaktor ohne die Beriicksichtigung axialer Dispersion betrachtet. Die
experimentellen Untersuchungen zeigen, dass im hier genutzten Versuchsreaktor bei einem
kontrollierbaren Temperaturfeld im fluidbegrenzenden Wandmaterial sehr hohe Brenn-
gaskonzentrationen (> 5 %) eingesetzt werden kénnen. In Orientierung am technischen
Einsatzziel und damit an realitdtsnahen Konzentrationsverhéltnissen sowie Temperaturen

wurden im Rahmen der kinetischen Untersuchungen hohe Umsétze angestrebt.

Bei der Integration der Bilanzgleichungen entlang der Lauflinge des Reaktors wird die Im-
pulsbilanz aufgrund des nur geringen Druckverlustes im Reaktor vernachléssigt. Verfolgt
wird als Schliisselkomponente Methan. Unter Beachtung der Konsistenz mit dem Reak-
tormodell fiir den gekoppelten Betrieb (Kap. 6.3) wird die Reaktionsgeschwindigkeit auf
die geometrische Katalysatoroberfliche bezogen. Daher ist zur Sicherstellung der Uber-
tragbarkeit der Kinetikparameter in verschiedenen Reaktorausfithrungen stets die gleiche

Dicke des washcoats anzustreben.

Zur Beschreibung der Reaktionskinetik soll ein globaler Ansatz mit einer moglichst gerin-
gen Parameterzahl angewandt werden. Ziel ist eine physikalisch motivierte Beschreibung
der Reaktionsgeschwindigkeit. Die Bruttokinetik soll im technisch relevanten Hochtem-
peraturbereich oberhalb von zirka 700 °C bei Umgebungsdruck Giiltigkeit besitzen. Wie
die in Kap. 5.3.3 gezeigten Phdnomene veranschaulichen, wiirde eine Ausdehnung des

Giiltigkeitsbereiches den Rahmen der vorliegenden Arbeit sprengen.

Eine Strukturidentifikation des optimalen kinetischen Modellansatzes ist nicht das Ziel
der vorliegenden Arbeit. Dalla Betta beschreibt die Methan-Oxidation auf Palladium-
basierten Katalysatoren bei Sauerstoff-Uberschufl als Reaktion erster Ordnung beziiglich
des Molanteils des Brenngases [83, S. 44]. In Anlehnung daran wird hier ein Potenzan-
satz mit einer Abhéngigkeit erster Ordnung beziiglich des Brenngases Methan genutzt
(GL 5.7).

Die experimentellen Ergebnisse zeigen, dass signifikante Ortsgradienten der Temperatur
auch bei dem Einsatz eines mikrostrukturierten Reaktors nicht vermeidbar sind. Die-
se werden durch eine Interpolation zwischen den Wandtemperaturmessstellen (Abb. 5.8)
beriicksichtigt. Der ortsabhéngige Temperaturverlauf 75 (z) entlang einer Stromlinie kann
dadurch zu jedem Zeitpunkt einer Messung mit guter Genauigkeit durch ein Polynom drit-
ten Grades beschrieben werden. Eine ortsabhéngige Berechnung der Reaktionsgeschwin-

digkeit ist moglich:

" (T3 (2) = k3 (2) - yom,2 () (5.7)
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Der praexponentielle Faktor ergibt sich zur Vereinfachung der Konvergenz iiber einen
reparametrierten Arrhenius-Ansatz mit 75 =870 K [84], [85]:

Eggt( 1 1 >
Ry, \T5(2) 13

Analog zur Beschreibung der Dampf-Reformierung gilt fiir den auf die Referenztempera-

tur 75/ bezogenen priexponentiellen Faktor khet o

B (2) = Kty oxp (5.5)

ket =kexp | — E(’;‘g (5.9)
ref,2 2 RmTQTSf .

Im Reaktormodell wird vorausgesetzt, dass aufgrund der kurzen Diffusionswege im mi-
krostrukturierten Reaktor keine Stofftransportlimitierung vorliegt. Diese Annahme konnte
im untersuchten Temperaturbereich bestéitigt werden. So zeigen die in Kap. 7 abgebil-
deten Simulationsrechnungen, denen eine Geometrie mit einem oxidationsseitig nahezu
identischen Kanalquerschnitt zugrunde liegt, dass sich die oxidationsseitige Wand- und

Fluidkonzentration nahezu gleichen.

Mit der Kenntnis des beschichteten Wandumfanges U¢,, , ergibt sich die ortsabhéingige
Umsatzénderung an Methan im Versuchsreaktor r (Anhang B, Tab. B.1):

0. z, T Uty
Soma B T) _ Vows e ., 7 (5.10)
CHy

Eine Indizierung des Geometrieparameters Ucq o mit Bezug auf den betrachteten Reak-
tor r dient spéter zur Unterscheidung, da die gleichen Groflien auch zur Modellbildung im
Rahmen der indirekt-autothermen Reaktionsfithrung verwendet werden. Die Integration

von Gl. 5.10 entlang der Fluidlauflinge ergibt den Umsatz {cp,, im Reaktoraustritt.

Die Parameterschitzung wird analog zur Vorgehensweise bei der Methan-Dampf-
Reformierung durchgefiihrt (Kap. 4.4). Ermittelt werden zwei Parameter p: Zum einen die
Aktivierungsenergie £%, zum anderen der priexponentielle Faktor k' ,. Sie werden un-
ter der Beriicksichtigung aller n, Messungen mit den Zustrémparametern r so bestimmt,
dass der parameterabhéngig berechnete Methan-Umsatz {cg,, nach der Methode der

kleinsten Fehlerquadrate zu einem Minimum fiihrt:

z = %Z (gCH4,2 (pa T) - gC’H4,2>2 (5'11)

e

.1 ;
rnp}n 5 H50H4,2 (pa T’) - SCH4,2
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Abbildung 5.9: Parititsdiagamm: Katalytische Oxidation (Methan-Umsatz). Mikrostruk-
turierter Reaktor R TOx-6, Datenbasis: Tab. 5.5, Residuum: 0.014.

Tabelle 5.5: Katalytische Oxidation: Ergebnis der Parameterschiatzung basierend auf den
experimentellen Daten, gewonnen im Reaktor R TOx-6. Giiltigkeit: oberhalb 700 °C. Die
Datenbasis umfasst die Speicherung der Austrittskonzentrationen, Zustromparameter und
Kommentare der zugrundegelegten Messbedingungen im MATLAB-Format.

Bezeichnung Kinetik-Parametrierung: R_TOx_3
Datenbasis R_TOX_6_ParaEst_V4.mat

Anzahl der Messpunkte 17

Temperaturbereich [°C] 660-860

E! [kJ/mol] 90.26

ket o [mol/m?s] 0.05926

Tab. 5.5 zeigt das Ergebnis der Parameterschédtzung. Das zugehorige Paritdtsdiagramm
zeigt fiir alle Messpunkte eine gute Ubereinstimmung zwischen den gemessenen und den
berechneten Umsétzen (Abb. 5.9). Abb. 5.10 zeigt zur Veranschaulichung der Daten-
basis das Temperaturprofil zu ausgewéhlten Zeitpunkten im Reaktor, die zur Parame-

terschéitzung dienen. Der Aufheizvorgang wird erlautert:

Zu Beginn stellt sich das Temperaturmaximum im hinteren Drittel des Reaktors ein. Bei
zunehmenden Temperaturen im Reaktor verlagert sich das Temperaturmaximum in Rich-

tung des Eintrittes. Dieses Temperaturverhalten entspricht den Erwartungen: Bei einem
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Abbildung 5.10: Ortsabhéngiger Temperaturverlauf R TOx-6, Temperaturverldufe zu de-
finierten Zeitpunkten. Durch Kreuze markiert sind die ortsdiskreten Temperaturmesswerte
(Messstellen 1-4, Abb. 5.8). Die iibergeordnete Abb. 5.3 zeigt, wie sich die extrahierten
Temperaturverldufe mit den Kennzeichnungen - 1 - bis - 8 - in den Zeitverlauf der Messung
einordnen.

insgesamt niedrigen Temperaturniveau im Reaktor ist die lokale Warmefreisetzung gering.
Der Transport der freigesetzten Wérme erfolgt durch die Gasphase und den Feststoff in
den hinteren Reaktorbereich. Eine Kiihlung erfolgt durch das kalt einstromende Edukt-
gemisch. Der Wiarmeriicktransport im metallischen Wandmaterial fiihrt bei verstarkter
Wirmefreisetzung im Zeitverlauf zu einem Wandern der Temperaturfront entgegen der
Stromungsrichtung. Ein deutlich erhohtes Temperaturniveau stellt sich ein. Auch nach
Erhohung der Durchstromung verlagert sich das Temperaturmaximum weiter von der
Reaktormitte, Abb. 5.10, - 2 -, in die Nahe des Reaktoreintrittes, - & -. Die Maximaltem-
peratur tritt vor der Reaktormitte auf. Sie befindet sich nicht unmittelbar im Eintritt,
da der eintretende Gasstrom zum Zeitpunkt - & - mit einer maximalen Temperatur von
720 °C (TIR 35) eine kithlende Wirkung ausiibt. Da integral betrachtet nahezu Vollum-
satz vorliegt, kann gefolgert werden, dass die Umsetzung bereits weitgehend im vorderen

Teil des Reaktors abgeschlossen ist.

5.5 Parametrierung der Oxidationskinetik

Die zahlreichen Einflussgrofien im Herstellungsprozesses technischer Katalysatoren bewir-

ken, dass die Aktivitat zweier katalytischer Beschichtungen sich nicht exakt gleichen wird.
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Unterschiede konnen beispielsweise durch eine Verschiedenheit der Mikrostruktur des ka-
talytischen Systems, durch eine gednderte Dispersion der Aktivkomponente als auch durch
eine geringfiigig verschiedene Dicke der katalytischen Schicht bedingt sein. Daher kénnen
die ermittelten kinetischen Daten nur eine Orientierung zur Auslegung eines Reaktors fiir
einen indirekt-autothermen Betrieb bieten. Dariiberhinaus sind im spéteren Betrieb des
Reaktorsystems Alterungseffekte oder strukturelle Umwandlungen der Aktivkomponente

(Kap. 5.3.3) nicht vollstindig vermeidbar.

Die im vorigen Unterkapitel ermittelten Kinetikparameter werden sowohl zur Auslegung
als auch zur Ermittlung der Betriebsgrenzen des thermisch gekoppelten Reaktors heran-
gezogen (Kap. 7). Die Definition unterschiedlicher Katalysatoreigenschaften ermdoglicht
die Nachbildung der genannten Einfliisse. So sind Alterungseffekte ist in der vorliegenden
Anwendung besonders kritisch, da im thermisch gekoppelten Reaktor das Risiko besteht,

dass bei unzureichender Warmelieferung dieser Reaktor auskiihlt.

Dass Alterungseffekte die Warmelieferung tatséchlich deutlich beeinflussen kénnen, zeigen
Alterungsuntersuchungen zur katalytischen Verbrennung vergaster Biomasse iiber einem
Palladium-basierten Katalysatorsystem. Demnach geht innerhalb von 15 Tagen der ge-
messene Methan-Umsatz bei 670 °C in einem identischen Betriebspunkt von zirka 65 % auf
zirka 10 % zuriick [86]. Erst oberhalb von zirka 770 °C gleichen sich die Anfangsaktivitét
und die Aktivitiat des gealterten Katalysators.

Daher werden Kinetik-Parametersétze zur Untersuchung der gekoppelten Reakti-

onsfithrung bei unterschiedlichem Warmelieferungsvermogen definiert (Tab. 5.6):

e Durch Variation des priaexponentiellen Faktors werden eine Katalysatorvergiftung,
Abweichungen der Katalysatorbeladung bei der Préparation oder eine gednderte
washcoat-Schichtdicke abgebildet. Die Aktivierungsenergie wird unter der Annahme

einer reproduzierbaren Praparation beibehalten.

e Variation der Aktivierungsenergie: Eine vergleichsweise niedrige Aktivierungsenergie
entspricht einer wenig temperatursensitiven Warmefreisetzung. Eine Katalysatoral-
terung kann hingegen zu einer hcheren Temperaturabhingigkeit des Umsetzungs-

verhaltens entsprechend einer erhchten Aktivierungsenergie fiihren.

Eine Vergleichbarkeit des integralen Umsatzverhaltens ist dadurch gewihrleistet, dass
bei 860 °C fiir alle Parametrierungen der Umsatz bei mindestens 99 % liegt (Reaktor
R TOx-6, Zustrombedingungen: P TOX_CH4_1, siche Anhang C, Tab. C.2, Integrati-
onsldnge 92 mm). Davon ausgenommen ist die Variante minimale Aktivitit, hier liegt der

Umsatz bei 98 %.
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Tabelle 5.6: Oxidationskinetik: Parametrierungen zur Untersuchung der indirekt-
autothermen Prozessfithrung (Kap. 7). Giiltigkeit: oberhalb 700 °C. Die im mikrostrukturier-
ten Reaktor R Tox-6 experimentell ermittelte Oxidationskinetik ist als Referenz bezeichnet.

Bezeichnung Bedeutung EY [kJ /mol] k€t o [mol/m?s]
r_TOx_1 Minimum 90.26 0.05000
r_TOx_3 Referenz (Tab. 5.5) 90.26 0.05925

r TOx 4 Maximum 90.26 0.07000

r_TOx 2 E, niedrig 75.0 0.1100

r TOx 5 E, hoch 130.0 0.0160

---- Kinetik Maximum (r_TOx_1)
0.6} —— Messung (15.04.2003)

— Kinetik Referenz (r_TOx_3)
- - - Kinetik Minimum (r_TOx_4)

0.5

| | | | | |
140 160 180 200 220 240
Zeit [min] relativ zum Beginn der Messdatei (=0 min)
Abbildung 5.11: Methan-Umsatz im Zeitverlauf - Berechnete Oxidationskinetiken im Ver-
gleich zur Messung (Abb. 5.3). Das zeit- und ortsabhéngige Temperaturprofil im Reaktor
wurde bei der Berechnung des integralen Umsatzes durch Interpolation zwischen den Stiitz-

stellen beriicksichtigt. Es kann aus Abb. 5.3 entnommen werden. Kinetik-Parametrierungen
gemif Tab. 5.6.
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Ergénzend wird in Abb. 5.11 gezeigt, wie sich die drei Kinetik-Parametrierungen von
Tab. 5.6, die durch eine Variation des praexponentiellen Faktors gekennzeichnet sind,
auf das integrale Umsatzverhalten unter nicht-isothermen Bedingungen auswirken. Dazu
wurde der jeweilige Methan-Umsatz mit dem gemessenen Temperaturverlauf berechnet

und in Abb. 5.11 mit dem gemessenen Umsatzverlauf verglichen.

Der Vergleich zwischen Messung und Simulation zeigt eine gute Ubereinstimmung, ins-
besondere fiir die Kinetiken mit der Bezeichnung Referenz sowie Mazimum. Dabei liegen
die berechneten Umsétze bei der Nutzung der ermittelten Referenzkinetik nur um bis zu
5 % niedriger als die gemessenen Umsétze. Wie aus dem Paritdtsdiagramm hervorgeht
(Abb. 5.9), liegt folglich in anderen, hier nicht abgebildeten Messungen zur Gewinnung

der kinetischen Daten der berechnete Umsatz hoher als der Messwert.

5.6 Mikroreaktor: Vergleich der Kinetikdaten

Die im Rahmen dieser Arbeit ermittelte Kinetik wird in Beziehung gesetzt zu Daten aus
einer Publikation von Lopez. Dort werden zwei kinetische Ansétze zur Beschreibung der
katalytischen Methan-Oxidation verglichen. Der Reaktor besteht aus einem Cordierit-
Monolithen mit einem Pd/y-Al;O3-washcoat. Die experimentellen Untersuchungen wur-
den im Temperaturbereich von 310-500 °C und Verweilzeiten um zirka 200 ms bei nicht
naher definierten Standardbedingungen durchgefiihrt. Hier betrachtet wird ein Potenzan-
satz, den Lopez als Model I bezeichnet und der bereits fiir Pulver-, Pellet- sowie Mono-
lithkatalysatoren angesetzt wurde. Er enthélt neben der Temperaturabhéangigkeit geméfl
Arrhenius (E,=86 kJ/mol) ausschlieBlich die molare Methankonzentration (mol/m?) mit
der Reaktionsordnung 0.3 [67]. Die Reaktionsrate wird auch von Lopez auf die geometri-
sche Katalysator-Oberflache bezogen. Mogliche Unterschiede liegen jedoch in der Bela-
dung mit Palladium, in der Schichtdicke und Porositét des washcoat. Der Vergleich dient
daher als Plausibilitétstest, ob die Reaktionsgeschwindigkeiten eine dhnliche Groflenord-

nung annehmen.

Tab. 5.7 setzt die Reaktionsgeschwindigkeiten zweier eigener Kinetik-Parametersétze
(Kap. 5.5) in Bezug zur Kinetik nach Lopez Die Ubereinstimmung zwischen der eige-
nen Parametrierung Maximum und den Daten von Lopez ist oberhalb von zirka 720 °C
sehr gut (Differenzen der Abreaktionsrate < 17 %). Die Reaktionsraten gemé&fl der eige-
nen Parametrierung Referenz sind etwas niedriger. Neben den genannten Unterschieden
in den Versuchsbedingungen kann die Ursache in der Umwandlung der Aktivkomponente
in metallisches Palladium mit verringerter Aktivitét begriindet liegen. Diese Umwandlung
beginnt erst oberhalb von 400 °C (nach [74, S. 43]). In der eigenen Untersuchung erfor-

derte sie eine Temperatur von mehr als 650 °C (Kap. 5.3.3). Sie kann von der Kinetik
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Tabelle 5.7: Oxidationskinetik: Vergleich der Reaktionsrate bezogen auf die geometrische
Katalysatoroberfliche der eigenen Parametrierungen Referenz, Maximum (Tab. 5.6) mit
Literaturdaten (Lopez, [67]). Gewéhlte Bedingungen: p;,;=0.1 MPa, ng4:0.052. Die ent-
sprechende molare Methankonzentration, die Eingang in die Kinetik von Lopez findet, wurde
iiber das ideale Gasgesetz fiir die jeweils betrachtete Temperatur berechnet.

Temperatur r_TOx_3 (Referenz) r_TOx_4 (Maximum) r (Lopez)
K] [mol /m?s] [mol /m?s] [mol /m?s]
800 0.001 0.002 0.001
900 0.005 0.007 0.006
1000 0.016 0.021 0.018
1100 0.042 0.052 0.049
1200 0.095 0.111 0.113

nach Lopez vermutlich nicht abgebildet werden, da die Maximaltemperatur bei diesen
Untersuchungen nur 512 °C betragt [67, S. 5200]. Somit wird die Reaktionsrate bei hohen
Temperaturen voraussichtlich iiberschétzt, da der aktivitdtsmindernde Oxidationsstufen-
wechsel aufgrund der Versuchsbedingungen von Lopez anscheinend nicht beriicksichtigt

wurde.

Der Phasenumwandlungsvorgang der Aktivkomponente Palladium bei hoher Temperatur
bildet ein weiteres Argument fiir den Einsatz von Versuchsreaktoren, welche Kinetikdaten

nahe dem Ziel-Temperaturbereich der technischen Anwendung zugénglich machen.



Kapitel 6

Modellbildung zur
indirekt-autothermen
Reaktionsfiihrung

Da verschiedene Ausfithrungsvarianten einer thermisch gekoppelten Reaktionsfithrung
zwischen Dampf-Reformierung und katalytischer Verbrennung vorstellbar sind, werden
zunéchst einige grundlegende Informationen zum Aufbaukonzept des Reaktors gegeben.

Als Leitlinie dient die Fertigungstauglichkeit des simulierten Konzeptes.

Der angestrebte Reaktoraufbau, bestehend aus einem verschweifiten Stapel katalytisch
beschichteter Blechstrukturen, wurde bereits bei der Formulierung der Zielsetzungen vor-
gestellt (Kap. 2.3). Durch eine geeignete Fluidverteilungseinrichtung werden beide zu-
gefithrten Fluidstrome auf die Kanéle der abwechselnd gestapelten Blechstrukturen der
Reformierung sowie Oxidation verteilt. Innerhalb jeder Blechstruktur erfolgt eine néhe-
rungsweise gleichméflige Bestromung der Einzelkanile. Die auftretenden Temperaturun-
terschiede werden durch den Warmeiibergang zwischen der Gasstromung und der Reak-
torwand, durch die Wirmeleitung in den Wandmaterialien sowie den Warmetransport

zwischen benachbarten Blechstrukturen begrenzt.

Mit dem Begriff Reaktor wird somit im folgenden die Geometrie bestehend aus der al-
ternierenden Abfolge von Blechstrukturen einschliellich der Fluidverteilungs- und Sam-
melbereiche bezeichnet. Das vorgeschlagene Aufbaukonzept ermdoglicht eine definierte Ge-
staltung des Warme- und Stoffiiberganges im Reaktor. Zudem bietet die grofie Symme-
trie beziiglich Wéarmelieferung sowie Warmeentzug das Potenzial einer guten Skalier-
barkeit iber einen breiten Leistungsbereich: Durch eine Vervielfiltigung der alternieren-
den Abfolge an Blechstrukturen ist eine Anpassung an die geforderte Produktionsmenge
leicht méglich. Geénderte Leistungsanforderungen kénnen somit bei der Reaktorauslegung
durch die Vervielfiltigung und Parallelschaltung gleicher Baueinheiten (Blechstrukturen),

ein sogenanntes numbering-up, beriicksichtigt werden.

92
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Zur Anordnung der katalytischen Materialien im Reaktor bieten sich zahlreiche Moglich-
keiten. Sie wirken sich auf die Reaktorkonstruktion sowie den Wérmetausch zwischen den
Blechstrukturen und dem Katalysatortriger aus. Daher wird basierend auf einem systema-
tischen Uberblick moglicher Aufbaukonzepte katalytischer Wandreaktoren (Kap. 6.1) eine
als besonders zielfithrend betrachtete Grundgeometrie ausgewéhlt. Die Zustandsgrofien
sowie Randbedingungen zur Modellabgrenzung werden in Kap. 6.2 definiert. Kap. 6.3
fithrt Moglichkeiten zur ortsabhdngigen Strukturierung der Warmeiibergangsprozesse so-
wie der Katalysatoranordnung fiir die Blechstrukturen der Reformierung sowie Oxidati-
on ein. Kap. 6.4 beschreibt die Modellierung der Transportprozesse. Die ortsabhéngigen
Gestaltungsmoglichkeiten finden unmittelbaren Eingang in die Formulierung der Bilanz-

gleichungen (Kap. 6.5).

6.1 Katalytische Wandreaktoren: Varianten, Ein-
grenzung

Katalytische Wandreaktoren ermdoglichen aufgrund ihrer strukturierten, regelméfligen Ka-
nalgeometrien definierte Transportprozesse zwischen der Kanalstromung und katalytisch
beschichteten Oberflichen. Keramische oder metallische Monolithkatalysatoren stellen
den Stand der Technik fiir verschiedene Abgasreinigungstechnologien zum stationéren
oder auch mobilen Einsatz dar (3-Wege-Kat, Oxidationskatalysatoren im Kfz). Der Ein-
satz konventioneller Beschichtungsverfahren fiithrt hier zu einer vollflichigen Beschichtung

der Kanaloberfliche mit mindestens einem Katalysator.

Zumeist wird in Monolithen nur ein reagierender Stoffstrom gefiihrt. Die vorliegende An-
wendung zielt jedoch auf die gasdichte Fiihrung zweier Stoffstrome in einem Reaktor, der
im Temperaturbereich zwischen 700-1000 °C betrieben werden soll. Frauhammer zeigte,
dass in keramische Monolithe durch weiterentwickelte Zu- und Abstrémkonzepte neben

einer Reaktionsfunktion ein rekuperativer Warmetausch integriert werden kann [87].

In alternativen Wandreaktor-Aufbaukonzepten wird die aus Monolithreaktoren bekannte
Strukturierung kombiniert mit den Vorteilen einer flexiblen Formgebung und Fluidfiithrung
durch den Einsatz metallischer Werkstoffe. Derartige Wandreaktoren werden auch als
Wiérmetauschreaktoren bezeichnet. Die fiir heterogen-katalysierte Anwendungen synony-
men Begriffe katalytischer Plattenreaktor oder catalytic plate reactor (CPR) implizieren

einen Aufbau aus planaren, zueinander parallel angeordneten Einheiten.

Unter diesen Oberbegriffen werden verschiedene Konzepte verfolgt, die sich in ih-
rem Wérmetransportverhalten zwischen den Blechstrukturen unterscheiden. Dem Au-

tor ist keine systematische Darstellung der Gestaltungsmoglichkeiten hinsichtlich der
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Warmeiibertragungseigenschaften planarer Reaktorkonzepte bekannt. Daher seien mogli-
che Ausfithrungsvarianten skizziert (Abb. 6.1), die lauflingenabhéngig in einem Reaktor
kombiniert werden kénnen. In den benachbart angeordneten Strukturen sollen jeweils

endotherme beziehungsweise exotherme Reaktionen ablaufen:

—
ANAA/ LILnL | —
1 2a 2b 3

Querschnitt parallel angeordneter Blechstrukturen

"V Katalytisch beschichtete Metallfolie (Fig. 1)
Katalytische Wandbeschichtung (Fig. 2-3)

Abbildung 6.1: Aufbaukonzepte (Varianten) katalytischer Wandreaktoren zur ther-
misch gekoppelten, indirekt-autothermen Reaktionsfithrung. Prinzipdarstellung (Quer-
schnitt) durch planar aufgebaute Reaktoren.

e Links ist ein Aufbau basierend auf katalytisch beschichteten Blechfolien und Blech-
strukturen zur Trennung der Fluidrdume gezeigt. Es besteht keine direkte Verbin-
dung zwischen der wiarmeabgebenden und der warmeaufnehmenden Folienstruktur.
Der Wirmetransport zwischen den Folien ist durch Warmeiibergangswiderstéande
(Gasraum/Wand) geprégt. Erhoht wird der Warmedurchgang zwischen den zwei
dargestellten Folien durch den Kontakt Folie-Wand, der jedoch aufgrund von Ver-

formungen der Folie einer Zeitabhéngigkeit unterliegen kann.

e Mittig ist ein Aufbau aus parallelen Blechstrukturen gezeigt. Dabei wird voraus-
gesetzt, dass jeweils nur die strukturierten Blechseiten katalytisch beschichtet wer-
den. In der Variante 2a erzeugen Stegstrukturen parallele Einzelkanéle mit direkten
Wiérmebriicken zu den folgenden Blechen. In derartig ausgebildeten Reaktorberei-
chen konnen bei geeigneter Auslegung die Warmeiibergangswiderstande so reduziert
werden, dass sich die Temperaturen der benachbarten Blechstrukturen nahezu an-

gleichen. Variante 2b entspricht einer ebenen Spaltstromung. Der Warmeiibergang
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zwischen den Blechstrukturen ist hier verringert, da keine Warmebriicken im Kern-

bereich vorliegen.

e Rechts ist gezeigt, dass die Katalysatoren beidseitig auf die gleiche Blechstruktur
aufgebracht sind. Dieses ist der einzige Aufbau, bei dem die Temperaturen beider
Katalysatorschichten nahezu gleich sind, weil der Warmeiibergang zwischen den
Katalysatoren durch die diinne, gut leitende Wand erfolgt. Bei hinreichend geringen

Wandstarken sind daher sehr hohe Warmestromdichten erzielbar.

Eine weitere Ausfithrungsform stellt die Einbringung der Katalysatoren in eine portse Ma-
trix, getrennt durch ein Blech, dar [74, S. 66]. Da die Vorteile der strukturierten Reaktoren

dabei verlorengehen, werden derartige Konzepte hier nicht betrachtet.

Orientierende Simulationsrechnungen zeigen, dass die konstruktive Gestaltung des
Wirmeaustausches zwischen den Blechstrukturen grofie Auswirkungen auf das Tempe-
raturfeld im Reaktor besitzt. So konnen insbesondere auch zu niedrige Temperaturdif-
ferenzen zwischen den benachbarten Blechstrukturen in der vorliegenden Anwendung zu
unerwiinschten Effekten wie dem Verloschen des Reaktors fithren (Kap. 7.1.1). Daher wird

eine Vorauswahl des Aufbaukonzeptes vorgenommen:

Es erfolgt eine Fokussierung auf die Varianten 2a, 2b (Abb. 6.1). Mit zunehmender Stirn-
flache der Stege verbessert sich der Wéarmeausgleich zwichen den benachbarten Blechen,
bis nahezu kein Warmetransportwiderstand zwischen beiden benachbarten Blechen mehr
vorliegt (Ubergang von Variante 2a zur Variante 3). Bei kleinen Stirnflichen sinkt der
Wandaustausch zwischen den Blechen, die Variante 2a geht in Variante 2b iiber. Es wird
erwartet, dass durch den relativ hohen Wandanteil bei diesen Konzepten Temperaturgra-
dienten im Eintrittsbereich des Reaktors gering gehalten werden kénnen. Dadurch werden
Vorteile hinsichtlich der Katalysatorhaftung wegen verringerter, thermisch verursachter
Spannungen zwischen dem keramischen washcoat und dem metallischen Tréger erwartet.
Katalysatorabrieb kann durch den Verzicht auf Beriihrungsstellen zwischen der katalytisch
beschichteten Struktur und Blechstrukturen im Gegensatz zur Variante 1 weitgehend ver-

mieden werden.

Ein Aufbaukonzept basierend auf diesen Varianten bildet die Basis in den nachfolgen-
den Betrachtungen verschiedener Reaktorausfithrungen. Es wird angenommen, dass im
Gegensatz zu den in Kap. 3 beschriebenen mikrostrukturierten Kinetikreaktoren die Ka-
talysatorbeschichtung bereits vor dem Fiigen der Einzelbleche zum Gesamtreaktor auf-
gebracht wird. Schwierigkeiten aufgrund einer ungleichméfigen Beschichtung, wie sie in
Kap. 4 festgestellt wurden, werden dadurch vermieden. Eine visuelle Qualitatskontrolle
vor dem Zusammenbau ist moglich. Eine neue Gestaltungsfreiheit durch eine ortsabhéngi-

ge Katalysatoraufbringung wird eroffnet.



96 6 Modellbildung zur indirekt-autothermen Reaktionsfiihrung

Tabelle 6.1: Modellbildung zur Simulation der thermisch gekoppelten Reaktionsfithrung:
Indizierung

Index ¢ Bedeutung Index Bedeutung
1 Zugeordnet zur Reformierung i Kanal 1, 2
2 Zugeordnet zur Oxidation k Fluidkomponente
[ Reaktionsnummer
r Versuchsreaktor

6.2 Untersuchte Reaktorkonfiguration:
Zustandsgroflen, Randbedingungen

Modellgrenze

Analog zu den Kinetik-Reaktoren werden 18 Kanile je Blechstruktur parallel bestromt.
Die vorliegenden Symmetrien innerhalb des gesamten Reaktionsbereiches ermdoglichen ei-
ne vereinfachte Modellbeschreibung. In diesem Sinne wird die Problemstellung auf die
Betrachtung zweier Einzelkanéle einschliefllich der zugehorigen Feststoffanteile reduziert.
Die Austauschprozesse iiber die Modellgrenze hinweg werden ebenfalls beriicksichtigt.
Abb. 6.2 zeigt den Querschnitt des Zweikanalmodells mit der Gesamt-Modellbreite $,,,q.
Die Stegbreite bg; wird fiir jede der beiden Blechstrukturen ¢ getrennt definiert.

Der Laufweg der Fluidstrome kann exemplarisch anhand einer der iibereinandergestapel-
ten Blechstrukturen betrachtet werden (Kap. 7.1, Abb. 7.1). Dort ist der Integrations-
weg entlang des ausgewihlten Einzelkanals in Form einer Stromlinie gekennzeichnet. Die
grundsétzlich katalytisch nicht beschichteten Fluidverteil- und -sammelbereiche werden
einbezogen. Dadurch kann der Einfluss der axialen Wiarmeleitung im Feststoff auf die

Eintrittstemperatur zu Beginn katalytisch beschichteter Bereiche erfasst werden.

Reaktorgeometrie: Kanalquerschnitt

Durch die Definition von Stegen entstehen ortsabhéngige Unterschiede in der Struk-
turierung der Bleche. So zeigt Abb. 6.2 einen Reaktorquerschnitt mit Stegen. Durch
das Entfernen der Stege zwischen den benachbarten Blechstrukturen entsteht eine
Parallel-Plattenanordnung ohne direkte Wéarmebriicken zwischen benachbarten Platten
(Kap. 6.4.3, Abb. 6.5). Eine lauflingenabhéngige Definition des Vorliegens von Stegen
zeigt die Draufsicht auf eine Blechstruktur (Kap. 7.1.1, Abb. 7.7). In einem stegfreien
Bereich ist der Warmeiibergang von der Verbrennungs- zur Reformierungsseite nur iiber

die Fluidphase méglich.

Reduzierte Modellierung: Temperaturen, Konzentrationen

Die vorgestellte Zwei-Kanal-Anordnung kann bei geeigneter Wahl der betrachteten orts-
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L Modellgrenze

Blechstruktur 1:
Reformierung

Fluidraum

® T (Z) /// Feststoff

X Blechstruktur 2:
o T, (Z) Oxidation

Fluidraum

® 7:(z) \\\ Feststoff

® ——-+-@® \Warmeaustausch

Spo

@ < -~ ® Stoffaustausch

Abbildung 6.2: Zwei-Kanal-Modell: Querschnitt als Grundlage zur Modellbildung. Inner-
halb der Modellgrenze ist die U-férmig entlang des Kanalumfangs des jeweiligen Bleches
aufgebrachte katalytische Beschichtung abgebildet.

und zeitabhéngigen Zustandsgréfien vereinfacht durch ein eindimensionales Simulations-
modell abgebildet werden. Vorteile der eindimensionalen Beschreibung sind ein vergleichs-
weise geringer Rechenaufwand und eine Uberschaubarkeit der Einfliisse durch die be-
grenzte Zahl an Modellparametern. Die Sensitivitdt des Reaktorverhaltens hinsichtlich

verschiedener Modell-Parametrierungen kann daher beschleunigt studiert werden.

Fiir die Wandtemperaturen wird dabei eine vernachléssighare Ortsabhéngigkeit quer zur
Stromungsrichtung aufgrund der geringen Blechstirke angenommen. Es lésst sich leicht
abschétzen, dass im stationédren Zustand der Temperaturgradient quer zur Stréomungs-
richtung durch eine Blechstruktur der Stédrke von 1 mm im Feststoff nur wenige Kelvin
betrigt. Die gasraumbezogenen Grofien stellen mittlere Werte dar, die mit den wandbe-

zogenen Groflen durch Transportansétze verkniipft sind (Kap. 6.4.3/6.4.4).

Die Einfiihrung gemittelter Groflen fiir die Feststoff- und Fluidtemperaturen in einem
Blechquerschnitt ermdglicht eine detaillierte Beschreibung des vorliegenden verteilten Sys-
tems unter Reduktion der Parameteranzahl. Abb. 6.2 gibt am Beispiel des Wéarmeiiber-
gangs einen Uberblick iiber die eingefithrten Zustandgréfen. Die Zustandsgrofen der
Fluid- sowie Feststofftemperaturen stellen querschnittsbezogene Mittelwerte dar. Der
Stoffaustausch zwischen der Gasphase und den hier als katalytisch beschichtet betrachte-

ten Kanalwénden der jeweiligen Blechstruktur ist durch Pfeile symbolisiert.
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Tabelle 6.2: Thermisch gekoppelte Reaktionsfithrung - Simulationsmodell (PDEXPACK):
Zustandsgrofen (Index 1-6, 10) und algebraische Groflen (Index 7-9). Die Indizierung ent-
spricht der softwarebezogenen Umsetzung.

Index  Variable

Bedeutung

U; Zustandsgrofe, allgemein. Zugeordnet zur Blechstruktur ¢
1 TE Temperatur: Gasphase, Blechstruktur 1
2 T2K Temperatur: Gasphase, Blechstruktur 2
3 T Temperatur: Feststoff (Wandmaterial), Blechstruktur 1
4 wg Hil Massenanteil Methan: Fluidphase, Blechstruktur 1
5 wgz’l Massenanteil Wasserstoff: Fluidphase, Blechstruktur 1
6 wg Hy2 Massenanteil Methan: Fluidphase, Blechstruktur 2
10 Ty Temperatur: Feststoff (Wandmaterial), Blechstruktur 2
wgv Hal Massenanteil Methan: Oberfliche, Blechstruktur 1
IV};J Massenanteil Wasserstoff: Oberflache, Blechstruktur 1
w(V;V H, .2 Massenanteil Methan: Oberfliche, Blechstruktur 2

Blechstruktur ¢=1: Reformierung, Blechstruktur i=2: Oxidation

Die ortsabhéngige Zusammensetzung im Fluidraum der Dampf-Reformierung ist durch

zwei Konzentrationswerte eindeutig bestimmt. Als Schliisselkomponenten und gleichzeitig

Zustandsgroflen werden die Massenanteile von Methan und Wasserstoff gewéhlt. Oxidati-

onsseitig wird der Massenanteil von Methan verfolgt. Eine Gesamtiibersicht gibt Tab. 6.2.

6.3 Strukturierung des Integrationsgebietes: Varian-

ten

Orientierende Simulationsrechnungen zeigen, dass durch eine gezielte axiale Strukturie-

rung der Reaktorgeometrie das Reaktorverhalten in positiver Weise beeinflussbar ist. Die

lauflingenabhingige Gestaltung wird auf zwei Funktionen eingegrenzt:

e Katalytische Funktion: Die Aufbringung der katalytischen Beschichtungen aus-

schlieBlich auf die strukturierte Seite eines Bleches wird vorausgesetzt. Zu jeder

Lauflinge im Reaktor sei stets der gesamte Kanalumfang der jeweiligen Blechstruk-

tur beziehungsweise die Modellbreite s,,,,4 in Bereichen ohne Stege beschichtet. Nach

Riicksprache mit dem Katalysatorlieferanten kénnen derartige Beschichtungsanfor-

derungen fiir einen Prototypreaktor umgesetzt werden. Die Definition nur teilweise

katalytisch aktiver Bereiche soll getrennt nach Oxidation und Reformierung gegeben
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sein. Dadurch konnen Wéarmefreisetzung beziehungsweise Wérmeentzug zielgerich-

tet gestaltet werden.

e Wirmetransport zwischen Blechstrukturen: Rippen/Stege zur gezielten Stei-
gerung der Warmetransportprozesse zwischen den benachbarten Feststoffstrukturen
wurden bereits eingefithrt (Abb. 6.1, Variante 2a/2b). Zur Verringerung der Para-
meteranzahl soll zu jeder Lauflinge in allen parallel angeordneten Kanélen sowie in
allen gestapelten Blechen die gleiche Strukturierung vorliegen. Eine Variation der
Stegbreite wird im Rahmen dieser Arbeit nicht durchgefiihrt, hingegen wird der
Einfluss des Gasspaltes oberhalb des Steges auf den Warmetransport betrachtet
(Abb. 6.3 / Kap. 7.2.3).

6.4 Modellannahmen

Das Reaktormodell wird dynamisch formuliert, die vorgestellten Untersuchungen beziehen
sich jedoch auf das Systemverhalten im stationéren Zustand. Wesentliche Geometriekenn-
grofen sind der Querschnitt des metallischen Feststoffes Ay ; der betrachteten Blechstruk-
tur ¢ sowie der jeweilige geometrische Kanalumfang. Der gesamte Kanalumfang wird un-
terteilt hinsichtlich der jeweils zugeordneten Blechstruktur, die den Fluidraum abgrenzt.
Somit konnen die Transportprozesse unter der Beriicksichtigung des jeweils relevanten

Kanalanteils beschrieben werden.

6.4.1 Allgemeine Modellannahmen

e Stromung: In den Reaktionskanilen liegt eine laminare Durchstromung vor
(Rex50, Anhang B, Tab. B.2). Eine hydrodynamische sowie thermisch ausgebil-
dete Stromung wird angenommen: Die hydrodynamische Einlauflinge betrdgt un-
ter der stark vereinfachenden Annahme einer inkompressiblen, isothermen, lami-
naren Stromung fiir beide Reaktionssysteme zirka 2 mm (T=800 °C). Die ther-
mische Einlauflange ist geringer, da als Stoffgrofle multiplikativ die Prandtl-Zahl
eingeht. Aufgrund der speziellen Randbedingungen (verschiedene Wandtemperatu-
ren, molzahldndernde Reaktionen) kann der Abschluss des Einlaufvorganges nur

eingeschriankt beurteilt werden (Anhang B).

e Stoff-/Wiarmetransportprozesse: Simulationsrechnungen ohne die Beriticksichti-
gung von Wéarmestrahlung zeigen, dass auch in Reaktorbereichen mit einer Paral-
lelspaltanordnung bei den vorliegenden geometrischen Parametern die Temperatur-
differenzen zwischen den benachbarten Blechstrukturen auf zirka 100 °C beschrankt

bleiben. In Verbindung mit der Annahme einer Maximaltemperatur von 950 °C im
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Reaktor ist die Energieiibertragung zwischen den Blechen infolge Warmestrahlung
zirka 30 % niedriger gegeniiber dem Gas/Wand-Wirmeiibergang in der vorliegenden
Geometrie. Vorausgesetzt wurde eine relativ hohe Temperaturdifferenz von 100 °C,
die im Reaktor nur sehr ortlich beschréinkt iiber eine maximale Lauflinge von 2 cm
auftritt. Die Beriicksichtigung von Wéarmestrahlung zwischen den Wéanden wiirde
zu einer etwas niedrigeren Spitzentemperatur fiihren, sie wird jedoch aufgrund des
begrenzten Einflusses vernachléssigt.

Lokale Transportkoeffizienten werden aus linearen Triebkraftansidtzen fiir Systeme
ohne Oberflichenreaktion bestimmt. Die Beschreibung des Stoff- und Warmeiiber-
ganges beim Vorliegen von Oberflachenreaktionen ist Gegenstand aktueller Diskus-
sionen in der Forschung [88], [89]. Frauhammer weist darauf hin, dass eine formal
korrekte Beschreibung der Mehrkomponentendiffusion nicht verdiinnter Gemische in
Reaktions-Diffusions-Systemen zu numerischen Problemen fithren kann [13, S. 162].
Daher werden in jedem Reaktionssystem fiir die Schliisselkomponenten identische
Stoffiibergangskoeffizienten angenommen, so dass die SchlieBbedingung an der Kata-
lysatoroberflache erfiillt ist. Die Beschreibung des Wérmeiibergangs zeigt Kap. 6.4.3,
auf die Stofftransportprozesse wird in Kap. 6.4.4 vertieft eingegangen. Die Annah-
me einer ausgebildeten Stromung fithrt dazu, dass die Transporteffekte nach unten

abgeschétzt werden.

Katalytische Beschichtung: Vereinfacht wird eine konstante Schichtdicke auf den
Kanalwénden angenommen. Somit wird in Blechbereichen mit Stegen die Zwickel-
bildung in den Kanalecken vernachlassigt. Eine zeitlich und ortlich konstante Ak-
tivitdt der Katalysatoren wird angenommen. Der hydraulische Durchmesser d;, als
Bezugsgrofie zur Beschreibung der Transportkoeffizienten ergibt sich aus den Kanal-

abmessungen unter Abzug einer angenommenen washcoat-Dicke von §,,,=20 pm.

Stoffdaten/Mischungsgrofien: Reaktionsenthalpien, spezifische Wirmekapa-
zitdten sowie die Wirmeleitfahigkeiten werden temperaturunabhéngig betrachtet.
Die spezifischen Wirmekapazitdten der Fluidgemische werden bezogen auf die
Reaktor-Eintrittszusammensetzung berechnet. Als Bezugstemperatur der Stoffwer-
te wird To= 800 °C verwendet. Diese Temperatur definiert ndherungsweise die
Mitte des Zieltemperaturbereiches fiir die gekoppelte Reaktionsfithrung. Die Fluid-
gemische beider Reaktionssysteme werden als Gemische idealer Gase betrachtet.
Die katalytische Oxidation verlauft volumenkonstant, daher wird hier ausschliellich
die temperaturabhéngige Dichtedinderung betrachtet. Reformierungsseitig wird die

molzahl- und temperaturabhéngige Dichtednderung beriicksichtigt (Anhang D).



6.4 Modellannahmen 101

6.4.2 Teilreaktionssysteme Dampf-Reformierung, Katalytische
Verbrennung

Zur Beschreibung der Reformierungsreaktionen dienen die in den vorangegangenen Ka-
piteln experimentell ermittelten kinetischen Parameter (Kap. 4.4, Tab. 4.6, Tab. 4.7).
Erginzend zu den ermittelten Kinetikparametern (Referenz) der Oxidationsreaktion wur-
den verschiedene Parametersitze zur Abbildung unterschiedlicher Katalysatoreigenschaf-
ten definiert (Kap. 5.5, Tab. 5.6). Der Modellbildung liegen die bereits im Rahmen der
Parameterschiatzung definierten Geschwindigkeitsansétze zugrunde.

Reaktionssystem Dampf-Reformierung: Kanal 1

Der hochgestellte Index [ in den Reaktionsgeschwindigkeitsanséitzen 7' (Gl. 6.1- 6.1)
entspricht der Bezeichnung im Reaktionsnetzwerk gleichgewichtslimitierter Bruttoreak-

tionen (Abb. 4.1).
YinYco

2
— 1
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1 het,1 kheul
- N =R YcH, YHO0 —
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Die thermodynamischen Gleichgewichtskonstanten K, ; werden geméfi Anhang D fiir Tem-
peraturen zwischen 500-1000 °C vorausberechnet und durch Formansétze (Gl. 6.4, 6.5)
approximiert. Wahrend der Simulationsdurchfiihrung kénnen sie mit hoher Geschwindig-

keit aus dem Formansatz bestimmt werden. Die Koeffizienten zeigt Tab. D.6 (Anhang D).

aia ai2 a1.3
K,l(TS)ZAKI-eXp{ e } (6.4)
e Ty Ty (1)

a
Ky (TY) = Ak, - exp l 72734} (6.5)
1
Ky3(T7) = Ky (T7) Ky 2 (T7) (6.6)

Fiir die praexponentiellen Faktoren k? ot gilt fiir jede Reaktion [ im Kanal 1:

Ehet,l 1 1
khet,l (Ts) _ k::}eet,l exp |— a,l (_ . >
1 1 fi1 R,, Tls Tlref
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Reaktionssystem Methan-Oxidation: Kanal 2
In Blechbereichen mit Katalysator-Beschichtung wird ausschliellich die katalytische Ver-
brennung in Abhéngigkeit vom Molanteil des Brenngases yop, 2 berticksichtigt (Kap. 5.4):

o (T5) = k5 (T5) - you, 2 (6.8)

6.4.3 Beschreibung der Warmetransportprozesse

Der Warmetransport im Reaktor wird von dem Warmeaustausch zwischen den benachbar-
ten Blechstrukturen, dem Wéarmeiibergang zwischen den Gasphasen und den begrenzen-

den Wandmaterialien sowie durch die axiale Wérmeleitung in den Feststoffen dominiert.

Der Wéarmeleitung in der Gasphase fallt hingegen nur eine geringe Bedeutung zu. Der
Gas-Wiéarmetransport in axialer Richtung wird durch einen thermischen Dispersionsko-
effizienten A.s¢ zur Beschreibung des effektiven diffusiven Transportes bei iiberlagerter
Laminarstromung beriicksichtigt. Zugrundegelegt wird hier die Waéarmeleitfahigkeit
des oxidationsseitigen Gasgemisches. Der real vorliegende Transportprozess ist infolge
des geschwindigkeits- und kanaldurchmesserabhéingigen Dispersionseffektes geringfiigig
grofler [74, S. 334]. Auf diese Weise werden jedoch auftretende Maximaltemperaturen eher
iiberschétzt. Vergleichende Simulationsrechnungen zeigen einen sehr geringen Einfluss
der axialen Gas-Wérmeleitfiahigkeit auf das Temperaturprofil im Reaktor. So fiihrt die
Erhohung des Dispersionskoeffizienten um eine Groflenordnung zu einem Abfall der

Maximaltemperatur im Reaktor von wenigen Kelvin.

Wie Simulationsrechnungen zeigen, beeinflusst die Anwesenheit von Stegen in Teilbe-
reichen des Reaktors in einem hohen Mafle den Wérmetransport zwischen den benachbar-
ten Blechstrukturen (Kap. 7). Die einhergehende Anderung der Stoff- und Wirmeiiber-
gangsflichen wird in Reaktorbereichen mit Stegstrukturen beriicksichtigt. Zudem wird in
diesen Bereichen im Modell als zusétzlicher Transportprozess der Warmeiibergang iiber
den Steg zur Unterseite der angrenzenden Blechstruktur wie folgt einbezogen. Zunéchst
wird angenommen, dass aufgrund unvermeidbarer Fertigungstoleranzen zwischen der
Stegoberseite und der angrenzenden Blechstruktur ein Spalt vorhanden sein wird. Die-
ser Spalt sei durch die Hohe des freien Gasraumes s,;, gekennzeichnet (Abb. 6.3). Hier

erfolgt ein Ubergang von der Temperatur T (z) auf T4 (z).

Eine exakte Berechnung des Wéarmeiiberganges iiber die Stegbreite ist nicht moglich,
da die ortsabhéngige Spaltweite s,;, die sich nach dem Verschweiflen der strukturierten
Bleche zu einem Plattenstapel ergibt, nicht bekannt ist. Zur Abschéitzung des minimalen

Warmeiiberganges werde folgende Annahmen getroffen:
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\_ Srib

Abbildung 6.3: Wirmeiibergang durch Steg und Gasspalt s,;;, zwischen Blechstruktur 2
und Blechstruktur 1.

e Der Warmetransport erfolgt ausschliellich durch Warmeleitung, natiirliche Konvek-

tion im Volumen oberhalb des Steges findet keine Beriicksichtigung.

e Die Temperatur der gegeniiberliegenden Fléachen entspricht im Sinne der definierten

Zustandsgroflen jeweils der einheitlichen Wandtemperatur.

Der Wirmeleitungsprozess durch den freien Gasraum oberhalb des Steges wird formal
durch einen konzentrierten Parameter abgebildet, hier Pseudo-Warmeiibergangskoeffizi-
ent aj,
ren der benachbarten Blechstrukturen bestimmt:
A N (T
&;ib,ZAM'bAﬁ = )‘fotzAm‘b— - a:"ib,i = M (6.9)

Srib Srib

o, genannt. Die treibende Temperaturdifferenz AY wird aus den Wandtemperatu-

Es wird vorausgesetzt, dass das Vorhandensein oder Fehlen von Stegen bereichsweise
identisch fiir beide Blechstrukturen ist. Somit besitzt jedes Blech innerhalb des Stapels
in Stegbereichen zwei Kontaktstellen zu den Nachbarblechen. Die Stegbreiten und da-
mit die Stirnflichen kénnen sich je nach Blechstruktur (Reformierung, Oxidation) un-
terscheiden. Die Stegbreite bg,; wird so angepasst, dass trotz der reformierungs- sowie
oxidationsseitig verschiedenen Kanalbreite by ; der Kanal- sowie Metallanteil aus Sym-
metriegriinden die identische Gesamtbreite s,,,4 besitzen (Abb. 6.2). Die Warmeleitfihig-
keit A/, ; der Fluidgemische beinflusst die Ubergangskoeffizienten ., erheblich: Das
Dampf-Reformierungsgemisch besitzt eine zirka doppelt so hohe Wérmeleitfahigkeit wie
das Gemisch zur katalytischen Oxidation (Tab. 6.3).

Der Grofiteil der Simulationsrechnungen wird zur sicheren Abschétzung der erwarten-
denden Spitzentemperaturen unter der Beriicksichtigung einer maximalen Spaltweite
von S =50 pm entsprechend einem minimalen Wiarmeiibergang zwischen Steg sowie

Blechunterseite vorgenommen. Dieser Fall stellt bewusst eine ungiinstige Voraussetzung
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Tabelle 6.3: Beschreibung des Wirmeiiberganges zwischen Stegen der Blechstruktur ¢ und
der Unterseite der benachbarten Blechstruktur: Pseudo-Warmeiibergangskoeffizienten a;ib,i'
Ty=1073 K. Bezeichungen geméifl Gl. 6.9, Abb. 6.3.

Bezeichnung Reformierung (i=1) Oxidation (i=2)
X i (To) [%] 0.159 (S/C=3) 0.080 (y;,=0.08)
Srib [m] 50 50

Vs L) 3.18 1.60

fiir das Betriebsverhalten dar.

Die Richtung der Wirmefliisse stellt in der vorliegenden Anwendung eine Besonderheit
dar, da die fluidbegrenzenden Winde unterschiedliche Temperaturen annehmen. So kann
die dariiberliegende Blechstruktur, deren Unterseite den Fluidraum abgrenzt, eine andere
Wandtemperatur aufweisen als die drei Kanal-Wéande der betrachteten Blechstruktur. Fiir
die Warmetransportprozesse zwischen den Blechstrukturen ergibt sich differenziert nach

dem ortsabhéngigen Vorliegen von Stegen:

Reaktorbereiche mit Stegstrukturen (rechteckige Stromungskanéle, Abb. 6.4) be-
sitzen an den drei Seiten des strukturierten Bleches die gleiche Wandtemperatur. Die
Unterseite der benachbarten Blechstruktur schlieBt den Fluidraum des jeweiligen Kanals
nach oben ab. Der Wéarmefluss erfolgt von dem wérmeren Kanalumfang in den Fluidraum
hinein sowie aus der Kanalstromung heraus in die kéaltere Wand. Der Warmeiibergang zwi-
schen Wand und Fluidraum wird daher vereinfacht unter der Randbedingung einer kon-
stanten Wandtemperatur an allen fluidbegrenzenden Wénden betrachtet. Nusselt-Zahlen
zur Beschreibung des Warmeiibergangs fiir die vorliegenden Aspektverhéltnisse der lami-
nar durchstromten Kanalstrukturen folgen unter dieser Randbedingung gemafi Miles und
Shih, nach Shah [61, S. 202 (GI. 347)]. Tab. 6.4 zeigt diese Kennzahlen Nu!® fiir die be-
rippten Bereiche der jeweiligen Blechstruktur i. Der Einsatz dieser Koeffizienten kann nur
eine Anndherung an die tatséchlichen Verhéltnisse bilden, da das reale Reaktorverhalten
durch Temperaturen und Wirmestrome gekennzeichnet ist, welche durch die Uberlage-

rung mit der Oberflichenreaktion entstehen.

Reaktorbereiche ohne Stegstrukturen (Abb. 6.5) werden aufgrund des sehr niedri-
gen Aspektverhéltnisses als Anordnung paralleler Platten betrachtet. Jeder Fluidstrom ist
iiber die Modellbreite s,,,q nur durch zwei stromungsfiithrende Wéande begrenzt, wobei kei-

ne Stromlinie in unmittelbarer Nahe der zwei seitlichen Reaktorwiande betrachtet wird.
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Abbildung 6.4: Zwei-Kanal-Modell (Querschnitt) - benachbarte Blechstrukturen mit Ste-
gen: Temperatur-Zustandsgrofen T; (o), Richtung der Wirmefliisse. Annahme: Blechstruk-
tur 2 weist aufgrund der reaktiven Wérmefreisetzung gegeniiber der Blechstruktur 1 (reak-
tiver Warmeentzug) eine erhohte Temperatur auf.
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Abbildung 6.5: Zwei-Kanal-Modell (Querschnitt) - Benachbarte Blechstrukturen ohne Ste-
ge (ebener Spalt): Temperatur-ZustandsgroBen T; (o), Richtung der Warmefliisse. Annahme:
Blechstruktur 2 weist aufgrund der reaktiven Warmefreisetzung gegeniiber der Blechstruk-
tur 1 (reaktiver Warmeentzug) eine erhohte Temperatur auf.
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Tabelle 6.4: Geometrieabhéingige Beschreibung der Warmeiibergangsparameter. flat: Re-
aktorbereiche, gekennzeichnet durch einen Fluidraum in Form eines ebenen Spaltes. rib: Re-
aktorbereiche mit Stegstrukturen. Die dargestellten Kennzahlen wurden fiir die im Kap. 7
betrachtete Kanalgeometrie bestimmt (Anhang D, Tab. D.2). Die angegebenen W érmeiiber-
gangskoeffizienten « folgen aus den Nusselt-Kennzahlen und den in Anhang D, Tab. D.2
spezifizierten Geometriedaten (hydraulischer Kanaldurchmesser d;,) und Stoffdaten (Fluid-
Wirmeleitfahigkeit \) gemdfl Nu=a dp, /.

Reformierung, i=1 Oxidation, i=2
Nuf' [—] 4.00 4.00
af ' A ] 0.53 0.46
Nuii [—] 4.80 4.00
af® [ER] 0.89 0.57

flat

)

Wandtemperaturen bezogen auf beide gegeniiberliegenden Blechfléchen, siehe Shah [61,

Bei entwickelter Laminarstromung folgt Nu; =4 fiir die Randbedingung verschiedener
S. 155]. Tab. 6.4 fasst die Kennzahlen sowie Wérmeiibergangskoeffizienten zur Beschrei-

bung des Wérmeiibergangs fiir die vorliegenden Kanalgeometrien zusammen.

6.4.4 Beschreibung des Stoffiibergangs

Analog zur Beschreibung des Warmeiibergangs erfolgt eine Unterscheidung in axiale so-
wie radiale Transportprozesse. Der axiale Stofftransport in der Gasphase wird durch einen
effektiven Dispersionskoeffizienten D.;r abgebildet (Anhang D, Tab. D.1). Die radialen
Transportprozesse zwischen der Kanalstromung sowie der teilweise katalytisch beschichte-
ten Wand werden durch lineare Triebkraftansétze beschrieben. Die Geometrieabhéngigkeit
(Stege vorhanden/nicht vorhanden) der Stoffiibergangskoeffizienten (7 wird iiber den
hochgestellten Index (rib/flat) angegeben. Folgende Verkniipfung besteht mit der geome-
trieabhéngigen Sherwood-Zahl Sh?® (Kanal der Blechstruktur i, hydraulischer Durch-
messer dj ;):

geo geo
ﬁi dh,i ﬁgeo o Shz DABJ
Mt 960 = o0

geo __
Shi™ = Dan - dy -
AB,’L hvl

(6.10)
In Gl 6.10 gehen binére Diffusionskoeffizienten D 4p; ein. Reformierungsseitig wird der
Diffusionskoeffizient des Systems CH4-H>O verwendet, da Methan das limitierende Edukt
und Wasserdampf die Uberschusskomponente ist (Gl. 6.27). Oxidationsseitig wird analog
der bindre Diffusionskoeffizient des Systems CHy-No verwendet (Gl. 6.29). Die dimen-

sionslose Sherwood-Kennzahl Sh?® wird iiber die Chilton-Colburn-Analogie aus einer
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Nusselt-Kennzahl bestimmt. Die Voraussetzung zur Nutzung von Waéarmeiibergangs-
Kennzahlkorrelationen zur Beschreibung des Stofftransportes wird dabei beachtet
(Gleichheit von Geometrie, Stromungsart und Randbedingung). Kennzahlbeziehungen
zur reduzierten Beschreibung der Uberlagerung zwischen Stofftransport und Reaktion
sind Gegenstand aktueller Forschungsarbeiten. Die hier verwendeten Korrelationen

stellen nur eine Anndherung an das Realverhalten bei begrenztem Rechenaufwand

dar [74, S. 317].

Die Beschreibung des Stoffiibergangs basierend auf Kennzahlbezichungen des Warmeiiber-
gangs erfordert eine Beachtung der gednderten Randbedingungen: Wihrend am
Wirmeiibergang alle fluidbegrenzenden Wénde teilnehmen, erfolgt an Abschnitten des
Kanalumfangs ohne katalytische Beschichtung kein Stoffiibergang. Zur Bestimmung der
Stoffiibergangskoeffizienten werden die bei Shah und London genannten Untersuchun-
gen zur Beschreibung des Wéarmetransportverhaltens in verschiedenen strukturierten
Geometrien genutzt [61]. Als analoge Randbedingung des Warmetransportes wird dabei
stets eine isotherme Wandtemperatur verwendet, da das Konzentrationsgefille zwischen

Kanalstromung und Kanalwand mit zunehmender Lauflinge abnimmt.

Katalytisch nicht beschichtete Wéande in Reaktorbereichen mit Stegstrukturen entspre-
chen der analogen Randbedingung einer adiabaten Wand. Nach Shah folgen fiir die hier
vorliegenden Aspektverhéltnisse der Rechteckkanéle konstante Nusselt-Zahlen, aus denen

hzflat

unmittelbar die in Tab. 6.5 dargestellten Stoffiibergangskennzahlen S iibernommen

werden kénnen [61, S. 204 (Tab. 43)].

Reaktorbereiche mit Stegstrukturen (Abb. 6.6) sind in katalytisch beschichteten
Bereichen durch eine dreiseitige Beschichtung gekennzeichnet. Die Unterseite des benach-
barten Bleches, welches den Fluidraum abschliefit, ist hingegen unbeschichtet. Hier liegt
eine horizonte Tangente hinsichtlich der Oberflachenkonzentration vor. Diese Randbedin-
gung entspricht in der Warmeiibertragung einer adiabaten Wand. Nach Shah folgen fiir
die hier vorliegenden Aspektverhéltnisse der Rechteckkanéle mit einer adiabaten Wand
konstante Nusselt-Zahlen, aus denen unmittelbar die in Tab. 6.5 dargestellten Stoffiiber-

gangskennzahlen Sh!"" iibernommen werden kénnen [61, S. 204 (Tab. 43)].

Reaktorbereiche ohne Stegstrukturen (Abb. 6.7) sind nur auf einer Seite der
Blechstruktur katalytisch beschichtet. An der gegeniiberliegenden, unbeschichteten
Blechunterseite liegt somit kein Konzentrationsgradient vor. Die analoge Randbedingung

aus dem Bereich der Wirmeiibertragung ist eine sogenannte Randbedingung zweiter
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Abbildung 6.6: Zwei-Kanal-Modell - benachbarte Blechstrukturen mit Stegen: Konzen-
triert formulierte Massenanteile wy,; (@), Stoffaustausch mit katalytischen Oberflichen. Der
Transportprozess erfolgt zwischen der Kanalstromung und den katalytisch beschichteten
Kanalwénden, erfasst durch eine einheitliche Oberflichenkonzentration.
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Abbildung 6.7: Zwei-Kanal-Modell - benachbarte Blechstrukturen ohne Stege (ebener
Spalt): Konzentriert formulierte Massenanteile wy,; (o) - Stoffaustausch mit katalytischen
Oberfliachen. Der Transportprozess erfolgt zwischen der Kanalstromung und den katalytisch
beschichteten Kanalwénden, erfasst durch eine einheitliche Oberflichenkonzentration.
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Tabelle 6.5: Geometrieabhéingige Beschreibung der Stoffiibergangsparameter. flat: Reak-
torbereiche, gekennzeichnet durch einen Fluidraum in Form eines ebenen Spaltes zwischen
den benachbarten Blechstrukturen. rib: Reaktorbereiche mit Stegstrukturen. Die dargestell-
ten Kennzahlen wurden fiir die im Kap. 7 betrachtete Kanalgeometrie bestimmt (Anhang D,
Tab. D.2). Die angegebenen Stoffiibergangskoeffizienten 3 folgen aus Gl. 6.10 und den in
Anhang D spezifizierten Geometriedaten.

Reformierung, i=1 Oxidation, i=2
Shitet ] 5.39 5.39
Bl (o) 1.15 1.75
Shr [] 2.70 2.95
pree [z 0.81 1.21

Art. Sie entspricht einem vernachléssigbaren Temperaturgradienten an einer Wand in
Kombination mit Warmeiibergang an der gegeniiberliegenden Wand. Unter Nutzung der
Analogie zwischen Warme- und Stofftransport folgt aus einer Nusselt-Kennzahl nach

Shah/London: Shi'=5.39 [61, S. 154], siche Tab. 6.5.

6.5 Modellgleichungen

Der thermisch gekoppelte Reaktorbetrieb wird entsprechend den in Tab. 6.2 eingefiithrten
Zustandsgrofien durch sieben partielle, parabolische Differenzialgleichungen beschrieben.
Ergénzend koppeln drei algebraische Gleichungen die Oberflichen- mit den Gasphasen-
konzentrationen. Somit liegt ein Differenzial-algebraisches Gleichungssystem vor. Zur Pa-
rametrierung von Wirme- und Stofftransport dienen die Transportkoeffizienten geméafl
Kap. 6.4.3, 6.4.4. Die nachfolgende Darstellung der Modellgleichungen orientiert sich an
der Indizierung geméafl Tab. 6.2. Auf die geometrischen Zusammenhénge im Zweikanal-
Modell (Abb. 6.2) wird Bezug genommen. Die Geometrieparameter fasst Tab. D.2 (An-

hang D) zusammen.

Zur kompakten Formulierung der Modellgleichungen werden Vorfaktoren eingefiihrt, die
lauflingenabhéingig das Vorhandensein von Stegen berticksichtigen (Tab. 6.6). In der Soft-
ware PDEXPACK wird durch die Angabe von Definitionsbereichen beriicksichtigt, wo eine
katalytische Oberflachenbeschichtung vorliegt. Nur in diesen Reaktorbereichen werden die

in den nachfolgenden Gleichungen genannten Abreaktionsraten 7‘? ! beriicksichtigt.
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Tabelle 6.6: Geometrieabhiingige Parameterdefinition zur kompakten Formulierung der
Modellgleichungen.

Parameter Bereich mit Stegen Bereich ohne Stege
o) 1 0

0 1
Beispiel Abb. 6.6 Abb. 6.7

Energiebilanz Gasraum - Kanal 1 (Reformierung), Index 1 (T[):

9,K g 8T1K _ _ Mot .9 8T
Ptot,16p,1 "5t =¢- AT Cp1- az +)‘€ff 922
ib Ug, tl K b W 11,1 S K
o o B (17 78 g (7 -7

(6.11)
Mto aT

v |- A;zzz e B s b }
lat UL, at Ulyel

|: t C}litl TS TlK) + {l t Y Wall,1 (TS TIK):|

flat
AL,l

Die freie Kanalflache Aﬁ?t des Kanals i entspricht dem Produkt aus Modellbreite s,,,q
sowie der freien Kanalhohe hg; (Abb. 6.7):

Aﬁ?t = S mod hK,i (612>

Der katalytisch beschichtete (Uélgz) wie der unbeschichtete Kanalumfang (U&Z‘Zjlz) ent-
spricht in Reaktorbereichen ohne Stege der Modellbreite s,,04:

flat _ rrflat flat _ rrflat
UC;&I UWlel Smod = UC;Q UWle2 (6-13)

Energiebilanz Gasraum - Kanal 2 (Oxidation), Index 2 (7f):

K Tk Mo 2 T
p%}t? 32 6? = ¢ : |: Atrztb2 ZQ eff 9.2 822 ]
rib UCu.t 2 K rib U‘;I}le 2 S K
[ A, —T3) +ag Al (17 - 13 )}
’ (6.14)
{ Mtot,2 & 02°Tf }
Aflat p 2" eff 7922 8,22

yita
l t a S l t a S
[ " Acflf“2 T TZK) - ga fvxvflflth (T TQK)}
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Durch die Einfithrung der Beziehungen nach Gl. 6.12 sowie Gl. 6.13 kann die Differen-
zialgleichung vereinfacht werden, hier exemplarisch gezeigt fiir den Zustand 2 (Gl. 6.14)
in einem Reaktorbereich ohne Stege (¢=0, 6=1):

9 o9 ATE  rirror A Ty + ) TS
Ptot2€, . 5t — ATt Tp2 " "9z eff 7522

(6.15)
+of " (T = T) + o3 o (TF — T5)

hi,2 hi2

Energiebilanz Wand - Kanal 1 (Reformierung), Index 3 (T7):
Im Gegensatz zu den Massenbilanzen #éndert das ortsabhéngige Vorliegen von Stegen
nicht nur die Blechgeometrie, sondern beeinflusst insbesondere den Wéarmeiibergang an
der Blechober- sowie -unterseite (Kap. 6.4.3):

Uliara

3
aTs o?Ts het,l het,l
S LS ) — S 1 ) 3
Pt =N +o |- 2o > TAHR,

z
tot,1 =1

+o - |:a71“ibUgabt,1 (TIK B T1S) n a?{ibUWZu,l (TQK B Tls)]

,7ib ,r1b
At Afo
;oo S s ;o byt S s
+¢- [O‘l,m'bAs,rib (T2 -1 ) + Qg i (T2 -1 ) (6.16)
tot,1 tot,1
yitat 3 h
Cat,1 et,l het,l
+(5 * {_ As,(fllat . 7"1 AHR,I
tot,1 =1

s, flat s, flat
Ao Ao

5 flatUél;tt,l TK TS flatU‘{leZJ TK TS
to- 1o (1_1>+041 (2_1)

Diese Bilanz kann vereinfacht werden. So entspricht der Wandquerschnitt Afoflf "in Reak-

torbereichen ohne Stege dem Produkt aus Modellbreite s ,,4 und der verbliebenen Hohe
der Bleches unterhalb des Gasraumes (Abb. 6.7):

Af&{,lft = Smod (S8 — hk1) (6.17)
Mit
la
Ug’atfl - S mod . 1 (6 18)

AR Swmoa (s5—hicy) (55— hica)

folgt vereinfacht fiir das Wandmaterial (Blechstruktur 1) ohne Stege (¢=0, d=1):

3

oTs 82Ts 1 het,l het,l

S .S 1 — S 1 ) )
=L =)\ — SO AH

P1€ 5 022 (SB*hK,l) = 1 R,1

(6.19)

flat 1 S flat 1 S
+a1 (sB—hK,1) (TlK - Tl ) + ! (sB—hK,l) (T2K N Tl )
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Massenbilanz Gasraum - Kanal 1 (Reformierung) : Schliisselkomponente CH,,
Index 4 (wly,,):

Die Formulierung der Massenbilanzen erfolgt reformierungsseitig unter Bezug auf die
gewéhlten Schliisselkomponenten Methan und Wasserstoff (Gl. 6.20, Gl. 6.21):

8ng4’1 — 09 D 82ng4,1
Prot1ar = ProtiPeff1 a2
; ow
.| - Motd | cH4 1 rib g Catl w K
+¢ [ AT + B1" Prot,1 AT (wOH4,1 wCH471)} (6.20)

; owk
Miot,1 CH4 1 flat g W K
+5‘ |:— Ailzit : +ﬁ ptotlhKl ( CH4’1 _wCH4’1)1

Massenbilanz Gasraum - Kanal 1 (Reformierung) : Schliisselkomponente H,
Index 5 (wg, ,):

ow 2wk
g Hyl __ g Hy,1
Prot1 a1 — ptot,lpeffJ 022
Miot,1 6“’H2 1 mb Kit 1 W K (6 21)
+¢ - | = + 61 totl rib (wH 1~ Wy 1) :
AL ) A 2, 2
Miot,1 flat g 1 w K
+0 - | e Ptot1 7 (wH2,1 _wH2,1)
A K,1

Wahrend reformierungsseitig zwei Gaskomponenten die Gemischzusammensetzung ein-

deutig festlegen, geniigt oxidationsseitig eine Massenbilanz:

Massenbilanz Gasraum - Kanal 2 (Oxidation) : Schliisselkomponente CHjy,

Index 6 (wiy,,):

owk 02wk
g CHy2 _ 4 g CHy,2
Prot2ar  — +ptot,2D€ff72 022
+¢_ _ Mot 8“’0}14 2 + 6Mb c(fm ( w _ oK ) (6 22)
Arit Ptot,2 A, WeHy2 — WeH,2 :
. Miot,2 CH4 2 flat g w K
+94 [— AlTel + 5 ptotQhK1 (wCH42 wcm,z)}

Analog zur Formulierung von GI. 6.16 ergibt sich die Energiebilanz der Wand fiir die
Blechstruktur 2 zur katalytischen Oxidation:



6.5 Modellgleichungen 113

Energiebilanz Wand - Kanal 2 (Oxidation), Index 10 (7%):

022 T T ,s,rib
Atot,2

ors 82TS Uzt
s .s919 __ ys 2 at,2 het het
P’ 5= = A +¢- Ty AHES

., Urib ., Urib

rib ~ Cat,2 K S rib ~ Wall,2 K S

+¢ - |y A (Tz =15 ) + YRR (T1 =T )}
ot, ot,

brib bT’Lb
+ | Qe (7 - 15) + O it es (77 - Tﬁg)} (6.23)

Uflat A b
Cat,2 et et
+(5 ‘ _As,fl(lt ‘ 7’2 AHR,2

tot,2

flat flat
flat Yoar2 (K S flat Ucar2 (mpK s
+6 . Of2 As,flat (T2 i T2 ) + 0[2 As,flat (Tl - T2 )
L tot,2 tot,2

Entsprechend GI. 6.18 folgt adaptiert fiir die Blechstruktur 2 mit

la
Usia | swn 1 (621)
AT St o0~ a)  Gon )

exemplarisch vereinfacht fiir die siebte Zustandsgrofie in Bereichen ohne Stege (¢=0,
o=1):

aTs %15 1 h
s.s91g __ s 2 . phet het
P53 = N 53 Go—hra) Ty AR

: (6.25)

flat 1 K _ 7S flat 1 K _ S
—|—042 (sB—hK,2) (T2 T2 ) T X2 (sB—hK,2) (TI T2 )

Die Massenanteile auf der Katalysatoroberfliche (algebraische Grofien) werden als quasi-
stationdr betrachtet. Ein Speicherterm liegt nicht vor, zudem wird ein konvektiver Trans-
port in axialer Richtung auf der Katalysatoroberflache ausgeschlossen. Die Summe der
Abreaktionsraten der jeweiligen Schliisselkomponente ist daher unmittelbar proportional
zur Differenz zwischen der Gasphasen- und der Oberflichenkonzentration. Fiir die drei

Schliisselkomponenten werden algebraische Gleichungen formuliert (Gl. 6.26-Gl. 6.29):

Kopplung Gasraum - Washcoatoberfliche: Kanal 1 - Reformierung, Schliissel-

W :
komponente wgy, ;, Index T:

. Um'b Um‘b
_ rib g Cat,2 w K Cat,2 het,1 het,3
0= ¢- [_ 1 Ptot,1 Artt (wCH4,1 - wCH4,1) + Mcm, Arib <_7"1 -n
’ ’ (6.26)

l l
5 flat g Ué‘:tt,l w K M. Ué‘;tt,l het,1 het,3
T0 - | =P1 Pota ATl (wCH4,1 - wCH4,1) + CHyflat TN
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Da nach Voraussetzung nur die Kombinationen (¢=1, §=0) und (¢=0, é=1) auftreten

konnen, léasst sich Gl. 6.26 wie folgt vereinfachen:

0= [0l - (s = raa)] 0 [P s (s =)

het,1 het,3

Eine indirekte Geometrieabhéngigkeit bleibt bestehen, da der Stoffiibergangskoeffizient (3,
Funktion geometrischer Kenngrofien ist (Kap. 6.4.4). Analog folgt:

Kopplung Gasraum - Washcoatoberfliche: Kanal 1 - Reformierung, Schliissel-

komponente wIV}/%l, Index 8. Bereich mit Rippen und Reaktion:

0=0¢ [0l (W1 — Wia)] +- [_ {latp?ot,l (Wi — wﬁ%l)] (6.28)

+Mpy, - (37{”’1 4 pheb? 4 47’?“’3)

Kopplung Gasraum - Washcoatoberfliche: Kanal 2 - Oxidation, Schliisselkom-

ponente wgVH472, Index 9. Bereich mit Rippen und Reaktion:

i Um‘b7 W K
0=¢- [_ 2" Pfot,z ;}%2 (wCH4,2 - wCH4,2)
: (6.29)

flat
flat g Ylarz (W K het
+0 - [_ 2 Ptot,2 ATTat (wCH4,2 _wCH4,2) + Mep, - (_7"2 )

Modellierung: Randbedingungen
An den Grenzen des Integrationsgebietes sind Randbedingungen zu formulieren. Die
Fluidtemperaturen als Zustandsgroflen mit konvektiven Anteilen werden getrennt von

den Massenanteilen sowie Feststofftemperaturen betrachtet.

Fiir die Energiebilanzen der Stromungen in den beiden Kanélen der benachbarten Blech-
strukturen werden Danckwerts-Randbedingungen fiir den Eintrittsquerschnitt formuliert.
Die Bilanzgrenze bildet jeweils ein differentielles Fluidvolumen, dessen linke Seite mit "—,
und dessen rechte Seite mit '+’ gekennzeichnet wird. Der Integrationsweg wird durch die
Variable z beschrieben. Als kompakte Formulierung ergibt sich fiir beide Gasphasen im
Eintrittsquerschnitt des jeweiligen Eduktstromes fiir die Zustédnde 1 sowie 2 entsprechend

Uy =TE und U, = Tf:

oU; |,
0z

(6.30)

9 — 9
CpiMot,i Ui}_ = Cp,imtot,iUi‘Jr — Aefr
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Im Austrittsquerschnitt werden adiabate Rénder entsprechend der in Gl. 6.31 dargestell-
ten Randbedingung einer waagerechten Tangente fiir die Kanaltemperaturen U; = T},
Uy, = TX sowie ebenso fiir die Wandtemperaturen U; = T und U, = Ty angenommen.

Den Ortsbezug bildet das Ende des Integrationsgebietes bei der Ortskoordinate [:

ouU;
0z

_0 (6.31)

Z:lK

Fiir die beiden Wandtemperaturen U; = T}, U, = Ty wird auch im Reaktoreintritt

adiabates Verhalten entsprechend einer waagerechten Tangente angenommen:

oU;
0z

=0 (6.32)

2=0

Fiir alle Massenanteile in der Gasphase werden im Reaktoreintritt analog zu den Fluid-
temperaturen Danckwerts-Randbedingungen formuliert. Fiir die Zusténde 4, 5 und 6 folgt

in kompakter Schreibweise mit Uy = wiy, 1, wiy, ; sowie Uy = wly, o
k) K K

U
. _ l
Mo - Uil = 1 Uil — Degy - AL #

(6.33)
Im Reaktoraustritt werden fiir diese drei Zustédnde horizontale Tangenten entsprechend

der in Gl. 6.31 gezeigten Definition angenommen.

6.6 Numerische Losung

Das hergeleitete Modell liegt in Form eines partiellen, parabolischen Differential-Algebra-
Gleichungssystems (DAGL) oder DA E-Systems vor. Eine analytische Losung ist aufgrund
der Komplexitédt der Zusammenhénge nicht mdéglich. Daher wird das System numerisch
gelost. In der vorliegenden Hochtemperaturkatalyse-Anwendung besteht die Besonderheit,
dass sehr grofle zeit- und ortsabhéngige Gradienten in den Zustdnden auftreten konnen.
Die Genauigkeit der erzielten Losung hiangt mafigeblich von der Anzahl der Stiitzstellen

im Bereich ausgepréigter Zustandsénderungen ab.

Da vor Beginn der numerischen Losung nicht genau vorhergesagt werden kann, wann
und wo die grofiten Zustandsénderungen wiahrend der Simulation auftreten, ist ein mogli-
cher Ansatz die Verwendung eines sehr feinen, dquidistanten Stiitzgitters zur numerischen
Losung. Bei aufwendigeren Systemen wie dem vorliegenden besteht dann der Nachteil
einer signifikanten Erhohung an Rechenzeit infolge des vermehrten Diskretisierungsauf-

wandes auch in Bereichen, in denen keine deutlichen Zustandsanderungen erfolgen. Eine
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optimale Wahl von Anzahl und Ort der Stiitzstellen bei gleichzeitiger Kontrolle der Re-

chenfehler ist nicht trivial, zumal die Ortsgradienten der Zusténde zeitabhéngig sind.

Eine Alternative zur festen Vorgabe der Stiitzstellen stellt die Verwendung eines adaptiven
Gleichungslosers dar, welcher die Anzahl und den Ort der Stiitzstellen an den Funktions-
verlauf anpasst. Der hier genutzte Code PDEXPACK zur Simulation eindimensional redu-
zierbarer Modelle besitzt einen adaptiven Gittergenerierungsalgorithmus, welcher das Git-
ter auf Basis der Verfahrensfehler und der vorgebbaren Genauigkeitsschranken generiert.
Die Losung des Systems erfolgt nach Diskretisierung der ortlichen Differenzialquotien-
ten. Das entstandene System aus gewohnlichen Differenzialgleichungen und algebraischen
Gleichungen wird anschliefend mittels des Integrators LIMEX entsprechend der method

of lines in der Zeit integriert.

Neben dem Vorteil der guten Konvergenzeigenschaften auch bei hochgradig nichtlinea-
ren DAGL-Systemen mit steilen Gradienten in den Zustandsgréfien bietet PDEXPACK
einen zentralen Vorteil fiir die vorliegende Anwendung: Der Integrationsbereich kann orts-
abhéngig fiir jede Zustandsgrofle in verschiedene Bereiche unterteilt werden. Die Bertiick-
sichtigung ortsabhéngigen Warmetransportverhaltens, in Folge von Bereichen der Kanal-
struktur mit Stegen/ohne Stege, wird dadurch mdoglich. Ebenso ist die modellgestiitzte

Untersuchung einer ortsabhéngigen katalytischen Beschichtung méglich.

Weitergehende Erlduterungen zur zugrundeliegenden Ortsdiskretisierung, zum Zeitinte-
grator LIMEX sowie zum Code PDEXPACK gibt Frauhammer [90, Teil 1]. Der Code liegt
im Fortran 77 - Format vor. Die Umsetzung der hergeleiteten Modellgleichungen erfolgte

ebenfalls in dieser Syntax fiir das Betriebssystem Unix/Solaris.



Kapitel 7

Modellgestiitzter Entwurf der
gekoppelten Reaktionsfiihrung

Zielsetzung der hier vorgestellten Simulationsrechnungen ist eine vertiefte Analyse der
Einfliilsse geometrischer sowie kinetischer Parameter bei der kompakten thermischen
Kopplung zwischen der Dampf-Reformierung und der katalytischen Verbrennung von Me-
than. Dabei sollen stationére Betriebszustinde mit jeweils hohen Umsétzen (>90 %) und
vertretbaren Maximaltemperaturen (< 950 °C) ermittelt werden. Als Freiheitsgrade wer-
den sowohl die ortsabhéngige Katalysatorpositionierung auf den Wandoberfldchen sowie

die ortsabhéngige Profilierung der Blechstrukturen betrachtet (Kap. 6).

Bei der Auslegung des thermisch gekoppelten Reaktors soll Wert auf ein robustes Be-
triebsverhalten gelegt werden. Das bedeutet, dass sich Anderungen der Reaktionskinetik
infolge Alterung oder Aktivitdtsunterschieden der Beschichtung sowie unterschiedliche
Zulauftemperaturen nur méafig auf das Temperaturprofil im Reaktor auswirken sollen.
Geméfl den Angaben des Katalysatorlieferanten soll eine Temperatur der Katalysator-

oberfléchen von 950 °C moglichst nicht tiberschritten werden [91].

Zunéchst wurden orientierende Simulationsrechnungen durchgefiihrt, wobei sowohl die
Katalysatorpositionierung als auch das Wéarmeaustauschverhalten zwischen den Blech-
strukturen ortsabhéngig variiert wird. Die Gesamtheit der lauflingenabhéngigen Eigen-
schaften wird nachfolgend mit dem Begriff Reaktorstrukturierung bezeichnet. Die Fr-
gebnisse zeigen eine signifikante Sensitivitit, die sich in den Temperaturverldufen aus-
wirkt. Dabei erweisen sich vergleichsweise grofle Materialquerschnitte der Blechstrukturen
zur Begrenzung der Maximaltemperatur als vorteilhaft. Oxidationsseitig sollen niedrige
Verweilzeiten (< 100 ms) kombiniert mit den sehr guten Wirmeiibergangseigenschaften

(Tab. 6.4) infolge kleiner Kanalgeometrien eine homogene Verbrennung vermeiden.

Zur systematischen Untersuchung der Moglichkeiten und Grenzen der Reaktionsfithrung

117
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wird die Anzahl der variierten Modell-Parameter (Kap. 6) eingeschréinkt. Als vorgege-
ben werden daher, basierend auf den orientierenden Rechnungen, die Kanalgeometrien
betrachtet. Sie werden unter Beriicksichtigung einer Fertigungseignung wie folgt definiert

(erginzende Geometriedaten zeigt Anhang D, Tab. D.2):

e Fiir beide durchzufiihrenden Reaktionen sollen einseitig profilierte und beschichtete

Bleche mit einer Wandstérke von 1 mm eingesetzt werden.

e Ouxidationsseitig wird ein Kanalquerschnitt verwendet, der in @hnlicher Weise bei
den Oxidationsexperimenten eingesetzt wurde. Die Strukturtiefe wird auf 350 pum
festgesetzt. Die Breite des freien Gasraumes ist mit 1790 pum zirka 10 % kleiner
als im Kinetik-Reaktor R TOx-6. Diese Geometrie-Festlegung beriicksichtigt, dass
die Kombination aus Kanalgeometrie und Stromungsgeschwindigkeit deutliche Aus-
wirkungen auf den Radikalpool und somit das Ausmafl unerwiinschter homogener
Gasphasenreaktionen besitzt (Kap. 5.5). Vergleichbare Verweilzeiten wie bei den
Untersuchungen der Oxidationsreaktion (Kap. 5) kénnen realisiert werden. Damit

wird eine sichere Ubertragbarkeit der experimentellen Ergebnisse erwartet.

e Reformierungsseitig wird soweit fertigungstechnisch machbar zur Verringerung von
Druckverlusten ein méglichst grofler Fluidquerschnitt angestrebt (Breite des freien
Gasraumes: 1640 pm). Die Strukturtiefe wird im Vergleich zum mikrostrukturier-
ten Versuchsreaktor auf 600 pym erhoht, da keine signifikanten Vorteile durch einen

besonders kleinen Kanalquerschnitt zu erwarten sind.

Basierend auf der hier definierten Kanalgeometrie konnte ein zielfithrendes Reaktorverhal-
ten erreicht werden. Die nachfolgenden Betrachtungen werden daher auf die ortsabhéngige

Strukturierung des Katalysators und der Stegstrukturen fokussiert.

7.1 Herleitung der Reaktorstrukturierung

Zur kompakten Beschreibung der jeweils betrachteten Reaktorstrukturierung Mz, die in
ein entsprechendes Simulationsmodell umgesetzt wird, werden wiederholt Abbildungen

ahnlichen Aufbaus eingesetzt. Sie seien daher kurz anhand von Abb. 7.1 erlautert:

e Im oberen Teil ist die Draufsicht auf eine Blechstruktur des Reaktors zur thermisch
gekoppelten Reaktionsfithrung gezeigt. Die Zustromung erfolgt im Gleichstrom iiber
die jeweilige Ecke der Blechstruktur. Da hier nur eine Blechstruktur dargestellt ist,
wird nur ein Eduktstrom zugefiihrt. Der Integrationsweg ist anhand einer Stromlinie
aufgezeigt. Die Orte innerhalb des Integrationsgebietes, an denen sich die Reaktor-

strukturierung dndert, sind durch Punkte auf der Stromlinie markiert.
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e Im unteren Teil ist die zugehorige Reaktorstrukturierung sowohl fiir Oxidations- als
auch fiir Reformierungsbleche zusammengefasst. Die Balkendarstellungen zeigen das
ortsabhéngige Vorliegen von Stegen zur gezielten Gestaltung des Warmeaustausches
zwischen den benachbarten planaren Blechstrukturen (identisch fiir alle Bleche) so-
wie die Positionierung katalytisch aktiver Bereiche, getrennt fiir Reformier- sowie
Oxidationsbleche.

Zustrdmung

Stege [ |
Reformierkat _:

Oxidationskat

Lange [mm] }— 10 X of 100 138

B :vorhanden

] : nicht vorhanden
Abbildung 7.1: Reaktormodell M 1: Struktur des Integrationsgebietes. Draufsicht auf eine
Blechstruktur, Kennzeichnung der ortsabhéngigen Funktionalisierung beziiglich Katalyse

und Wérmetransporteigenschaften. x,.¢: Beschichtungsbeginn Reformierkatalysator (vari-
antenabhéngig, vgl. Tab. C.3).

Der Beginn des Reformierungskatalysatorbereiches w,.; wird im Reaktormodell M 1
als variabel betrachtet (Abb. 7.1). Im Verlauf von Kap. 7.1 werden zwei weitere
Reaktormodelle mit weiterentwickelten Strukturierungen entworfen (Abb. 7.7, 7.9).
Anhang C, Tab. C.3 gibt eine Ubersicht iiber die kennzeichnenden MaBe der betrachteten

Reaktorstrukturierungen und ihrer Varianten Cz.

In den folgenden Rechnungen wird untersucht, wie weit sich eine ortsabhdingige Gestal-
tung des Wirmeiibergangs zwischen den jeweils benachbarten Blechlagen in Kombinati-
on mit einer ortsabhdingigen Katalysatoraufbringung auf das Temperaturprofil auswirkt
(Kap. 7.1.1). Basierend auf diesen Ergebnissen wird eine optimierte Reaktorstruktur defi-

niert (Kap. 7.1.2). Die Position warmeiibertragender Stege wird hier lauflingenabhéngig
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festgelegt. Aufbauend auf den Simulationsergebnissen werden in Kap. 7.1.3 die kataly-
tischen Beschichtungen positioniert. Fiir diese Reaktorstrukturierung (Abb. 7.13) wird
der Einfluss ausgewéhlter Parameter insbesondere auf den Temperaturverlauf im Reaktor
niher untersucht (Kap. 7.2). Variationsrechnungen zum Einfluss der Stegbreite werden
nicht durchgefiihrt, hingegen wird der Einfluss des Abstandes der Blechstrukturen in Re-
aktorbereichen mit Stegen sowie zusétzlich der Einfluss der Blech-Wandstérke betrachtet

(Kap. 7.2.4).

7.1.1 Simulationsrechnungen zur Herleitung der Reaktorstruk-
turierung

Nachfolgende Simulationsrechnungen zeigen stets den stationédren Zustand. Zunéchst
seien anhand von Abb. 7.3 die GroBenverldufe einer einzelnen FErgebnisdarstellung
exemplarisch erlautert. Der obere Teil der Abbildung zeigt die Temperaturverlaufe der
Wandmaterialien. Die Methan-Massenanteile in der Fluidphase sowie auf der Wand-
oberfliche sind im unteren Teil dargestellt. Da hier Vollumsatz erzielt wird, gleichen
sich die Oberflichen- und Wandkonzentrationen mit zunehmender Lauflinge an. Der
Reformierungskatalysatorbeginn ist mit z,.; gekennzeichnet. Geméa8 Abb. 7.1 erstreckt
sich der oxidationsseitig katalytisch beschichtete Bereich zwischen z,,=10 und 100 mm
Lauflainge. Da Blechstrukturen im Kern des Reaktors betrachtet werden, treten keine
Abwérmestrome zur Umgebung auf. Adiabates Verhalten wird angenommen. Sofern
sich die Fluid- und Oberflichenkonzentrationen gleichen, entsteht eine Uberlagerung der
Symbole. Das gilt bei langsamen Reaktionsgeschwindigkeiten fiir die Reformierungsreak-
tion, jedoch insbesondere fiir die Oxidationsreaktion (Abb. 7.3). In die Bildunterschrift
aufgenommen sind die Massenanteile im Reaktoreintritt sowie die Zulauftemperatur, die
fiir beide Blechstrukturen als identisch angenommen wird. Hier wird vermerkt, sofern
andere Parameter als die in Anhang D, Tab. D.4 zusammengestellten verwendet wurden.
Anhang C, Tab. C.1 erlautert die Modellbezeichnung Mz.

Zunichst werden Ergebnisse basierend auf einer einfachen Reaktorstrukturierung beste-
hend aus parallelen, vollstdndig beschichteten Kanélen betrachtet (Reaktorstrukturierung
M 1 gemé Abb. 7.1). Die Auswirkungen des Wérmeentzuges durch die Reformierungs-
reaktion werden anhand von Abb. 7.2 erlautert. Gezeigt ist ein Simulationsergebnis unter
der Nutzung der schnellen Oxidationskinetik, kombiniert mit der schnellen Reformie-
rungskinetik. Hier wurden zwei Simulationsrechnungen iiberlagert, um den Einfluss einer
Zulauftemperaturerhhung von 750 °C auf 850 °C aufzuzeigen. Die Wandtemperaturen
der benachbarten Blechstrukturen fallen zunéchst ab. Sie liegen in beiden Féllen unmit-

telbar im Eintritt hoher als die Zulauftemperatur der Zustréme. Dieses Verhalten tritt
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sogar fiir eine sehr hohe Zulauftemperatur von 850 °C auf. Die Ursache fiir die abfallen-
de Wandtemperatur besteht darin, dass in diesem Beispiel der Warmebedarf der Refor-
mierung die Warmefreisetzung der Oxidation iibersteigt. Entscheidend ist jedoch, dass
eine enge thermische Kopplung zwischen den Blechstrukturen durch das Vorhandensein
durchgéngiger Stege im Reaktionsbereich vorliegt. Aus dem Temperaturverlauf nahe dem
Reaktoreintritt ist dariiberhinaus erkennbar, dass hier entgegen der Stréomungsrichtung

keine Festkorper-Warmeleitung in den Zustrémbereich erfolgen kann.

11001
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@ 2
2 >,
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Abbildung 7.2: Modell M1-S76-C4 (SR0Ox4)-B 1 fiir zwei Zulauftemperaturen. Schnel-
le Reformierungskinetik, schnelle Oxidationskinetik. x,.;=10 mm. w%H4 1:0.23, w%Q:O.O,

Wepg, ,=0-05.

Im hinteren Teil des Reaktors steigen alle Zustandsgréfien der Temperatur monoton an.
Die Ursache liegt in dem sinkenden Warmebedarf der Reformierungsreaktion. Wéhrend
der Massenanteil des Eduktes Methan reformierungsseitig relativ schnell abnimmt und
damit die Reaktionsgeschwindigkeit und entsprechend die Wérmetonung sinkt, verlauft
der Abfall der oxidationsseitigen Methankonzentration deutlich langsamer. So ist bei der
Simulation mit 750 °C Eintrittstemperatur in der Reaktormitte oxidationsseitig mehr als
die Hélfte des eingesetzten Methans noch nicht umgesetzt. Bei einer Zulauftemperatur

von 850 °C findet hingegen eine vollstdndige Umsetzung des Brenngases statt.

Wie Abb. 7.3 zeigt, kann auch durch Anheben der Zulauftemperatur nicht vermieden
werden, dass der Wérmeentzug der Reformierung die Verbrennung quencht. Die Gas-

Zulauftemperatur ist hoher als die sich einstellende Wandtemperatur im Reaktoreintritt.
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Der intensive Warmeentzug zu Beginn des Reformierungskatalysators wirkt sich aufgrund
der Wand-Wéarmeleitung bis in den Reaktoreintritt aus und dampft die exotherme Ab-
reaktion.

1100
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1 1 1 1 1 1
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Abbildung 7.3: Modell M1-S82-C4 (SR00x4)-B 1. Zulauftemperatur 900 °C. Schnel-
le Reformierungskinetik, schnelle Oxidationskinetik. z,..;=10 mm. w%m ,=0.23, w?b =0.0,
wgy, ,=0.05.

Wiinschenswert ist hingegen, dass sich der Reaktor ausgehend von einem relativ niedrigen
Temperaturniveau selbsttétig aufheizt.Das kann bei einem intensiven Warmeentzug durch
die Reformierungsreaktion, nur dann der Fall sein, wenn eine starke Wéarmeleitung aus

der Reaktormitte in Richtung Zulauf erfolgt.

Es stellt sich die Frage, ob das Quenchen der Verbrennungsreaktion ebenfalls bei einem
verringerten Warmeentzug aufgrund einer langsameren Reformierungskinetik auftritt. Da-
zu sei Abb. 7.4 betrachtet. Bei einer Zulauftemperatur von 750 °C tritt ein Verloschen
auf. Hingegen kann durch eine Anhebung der Zulauftemperatur auf 800 °C ein wiinschens-
werter Temperaturanstieg erreicht werden. Dieses Beispiel zeigt die hohe parametrische

Sensitivitat dieser Reaktorkonfiguration.

Die Erkenntnisse basierend auf der Reaktorstrukturierung M 1 werden zusammenfasst:

e In Reaktorbereichen mit Stegstrukturen fiithrt der gute Warmekontakt im Reakti-

onsbereich zu geringen Unterschieden zwischen den Blechtemperaturen (< 50 °C).

e Der betrachtete Reaktoraufbau weist hohe Wérmeiibergangsraten zwischen den be-
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Abbildung 7.4: Modell M1-S77-C4 (SR10x4)-B 1 fiir zwei Zulauftemperaturen. Langsa-
me Reformierungskinetik, schnelle Oxidationskinetik. x, ;=10 mm. woc H,,=0-23, w?%:o.o,

0

Wy, ,=0.05.

nachbarten Blechstrukturen auf. Bei einer hinreichend schnellen Reformierungskine-
tik (Abb. 7.2) erfolgt ein Quenchen der Verbrennung und damit ein Auskiihlen des
Reaktors. Dem Wirmeentzug nahe dem Beginn des Reformierungsbereiches kann
dann durch die oxidationsseitige Warmefreisetzung nicht ausreichend entgegenge-
wirkt werden. Abhilfe wére eine hinreichend langsame Reformierung kombiniert mit
einer hinreichend hohen Eintrittstemperatur >800 °C gem&fl Abb. 7.4.

Die bisherige Reaktorstrukturierung zeigt somit den Nachteil einer thermisch zu
engen Kopplung zwischen Oxidation und Reformierung. Daraus resultiert trotz eines
recht grofien Blechabstandes von s,;, = 50 um (Abb. 6.3) oberhalb der Stege ein

ortlich eng an die Oxidation gekoppelter Warmeentzug iiber die Stegstrukturen.

Reformierungsseitig liegt eine Selbstbegrenzungseffekt vor, da ein Umsatzanstieg zu
einer sinkenden Wandtemperatur fithrt. Hingegen bestehen hinsichtlich der Oxida-
tion zwei Herausforderungen: Zum einen ist die Auskiihlung des Reaktors durch
eine zielgerichtete Gestaltung des Wiarmeentzugs durch die Reformierungsreaktion
zu verhindern. Zum anderen muss einer lokalen Uberhitzung durch das Durchgehen
der Verbrennungs-Reaktion aufgrund von mangelndem Wérmeentzug durch eine

entsprechende Reaktorgestaltung entgegengewirkt werden.

Zur Anhebung der Warmeentwicklung im Eintrittsbereich wurde zunéchst eine oxidati-
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onsseitige Vorreaktionszone als Variante der Reaktorstrukturierung M 1 untersucht. Dazu
wurde der Beginn des Reformierungskatalysators auf z,.;=20 mm in das Reaktorinnere
verschoben (Abb. 7.1). Der Oxidationskatalysatorbeginn wurde unveréndert beibehalten.
Durch diese Mafinahme soll erreicht werden, dass die Oxidationsreaktion zunéchst ohne
Wairmeentzug anspringt, bevor die Reformierungsreaktion die Verbrennungswéirme auf-

nimmt. Ein Anstieg der Wandtemperatur im Eintrittsbereich soll erzielt werden.

Abb. 7.5 zeigt, wie das Temperaturfeld im Reaktor durch die Einfithrung der Vorreakti-
onszone positiv beeinflusst wird. Nahe dem Reaktoreintritt sind die Wandtemperaturen
hoher als die Fluideintrittstemperaturen. Der Wérmebedarf der Reformierungsreaktion
fiihrt dann allerdings ebenfalls zu einem deutlichen Abfall der Blechtemperaturen um
zirka 50 °C. Der Abfall erfolgt ausgehend von einer mit 760 °C relativ niedrigen Spitzen-
temperatur in der neu eingefithrten Vorreaktionszone. Der Temperaturverlauf zeigt, dass
die Warmelieferung der Oxidationsreaktion unterhalb von 750 °C bei hohen reformie-
rungsseitigen Eduktkonzentrationen in Kombination mit einem sehr guten Warmeiiber-
gang zwischen den benachbarten Blechstrukturen nicht ausreichend ist zur Erzielung eines
hohen Temperaturniveaus im Reaktor. Dennoch werden bereits bei dieser Konfiguration

reformierungsseitige Umsétze von zirka 80 % vorausgesagt.
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Abbildung 7.5: Modell M1-S47-C9 (SR0-Ox3)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Schnelle
Reformierungskinetik, Referenzkinetik (Oxidation), verzogerter Beginn des Reformierungs-
katalysators: X,y = 20 mm (Abb. 7.1). w%H4 ,=0.23, w(}%:0.0, w%H4 ,=0.05.

Durch eine weitere Verzogerung des Reformierungskatalysatorbeginns auf x,.y=25 mm

erhoht sich die Spitzentemperatur im Bereich der oxidationsseitigen Vorreaktionszone
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Abbildung 7.6: Modell M1-S48-C10 (SR0-Ox3)B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Schnelle
Reformierungskinetik, Referenzkinetik (Oxidation), verzogerter Beginn des Reformierungs-
katalysators: &y = 25 mm (Abb. 7.1). wgy,  =0.23, wy,=0.0, wg, ,=0.05.

deutlich auf 1020 °C (Abb. 7.6). Bemerkenswert ist die Sensitivitéit hinsichtlich des
Reformierungskatalysatorbeginns. Ein um 3 mm auf z,.;=28 mm nach hinten verlagerter
reformierungsseitiger Beschichtungsbeginn fiihrt zu einem Temperaturmaximum von
mehr als 1100 °C. Diese Selbstverstarkung der Wirmelieferung bei unzureichendem
Warmeentzug kann als das Durchgehen der Oxidationsreaktion bezeichnet werden.
Die axiale Wéarmeleitung in den Wandquerschnitten vermeidet noch extremere Tem-

peraturspitzen, so dass ein Reaktorversagen bei kurzzeitigem Betrieb nicht zu erwarten ist.

Eine gezielte ortliche Uberlappung der Katalysatorbeschichtungen der benachbarten
Blechstrukturen erscheint von hoher Wichtigkeit fiir die Temperaturfithrung. Ohne einen
ausreichenden Warmeentzug in rdumlicher Ndhe zum Gebiet der Warmefreisetzung fiihrt
die Selbstverstarkung der wirmeliefernden Reaktion zu unerwiinschten Maximaltempera-
turen. Bei dem Einsatz deutlich diinnerer Wandmaterialien bei gleichen Zustrémbedingun-
gen, gleicher Katalysatoroberfliche und gleichem Reaktoraufbau (Abb. 6.1, Konzept 2)
sind verstérkte Schwierigkeiten zu erwarten. Die Maximaltemperatur im Reaktor wiirde
sich weiter erhohen, da axiale Warmeleiteffekte nur in verringerter Weise den Warmetrans-

port zwischen reaktiven Warmequellen und -senken im Reaktor unterstiitzen wiirden.

Die bisherigen Darstellungen zeigen, dass durch eine ortsabhéngige katalytische Funktio-
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nalisierung der Reaktoroberfliche das Temperaturfeld im Reaktor erheblich beeinflusst
werden kann. Nachfolgend wird gekldrt, inwieweit durch eine ortsabhéngige Gestaltung
des Wérmeiibergangs zwischen den benachbarten Blechstrukturen zusétzlicher Nutzen
erzielt werden kann. Der durchgéingig sehr niedrige Wérmetibergangswiderstand zwischen
den berippten, gestapelten Blechstrukturen fithrt im betrachteten Reaktormodell M 1
zu nur geringfiigig verschiedenen Wandtemperaturen. Das Einsetzen der Reformierungs-
reaktion erzeugt bei dieser Reaktorkonfiguration daher bei einem hinreichend aktiven
Reformierungskatalysator einen Temperaturabfall, der auch die jeweils benachbarten
Blechstrukturen betrifft. Abb. 7.5 zeigt, dass dieser Temperaturabfall bei einer zu kurzen
oxidationsseitigen Vorreaktionszone durchaus so grofl sein kann, dass die oxidationsseitige

Wirmefreisetzung relativ gering ist.

Als Weiterentwicklung wurde eine Reaktorstrukturierung entworfen, welche in Teilbe-
reichen wverringerte Wérmetbertragungseigenschaften zwischen den Blechstrukturen auf-
weist. Ubergeordnetes Ziel ist die Verringerung der thermischen Kopplung zwischen der
Reformierung und Oxidation zur Vermeidung der Auskiihlung des Oxidationsbereiches.
Abb. 7.7 zeigt diese Strukturierung mit der Bezeichnung M 2. Einem Eintrittsbereich mit
Stegen zur Fluidfithrung und Warmeiibertragung folgt ein Reaktorbereich ohne Stege in

allen benachbarten Blechstrukturen.

Als Resultat bilden sich im stegfreien, katalytisch beschichteten Bereich bereits bei
relativ niedrigen Betriebstemperaturen um 700 °C deutliche Temperaturunterschiede von
zirka 40 °C zwischen beiden Blechstrukturen aus (Abb. 7.8). Eine deutliche Auftrennung
der beiden Wandtemperaturenverldufe wird im folgenden Ablosung genannt. Bei einem
durchgingigen Vorhandensein von Stegen im Reaktionsgebiet wurde eine Ablésung in

vergleichbarem Mafle erst bei Temperaturen um 850 °C erzielt (Abb. 7.2).

Ergénzende Simulationsrechnungen zeigen, dass bei einer Strukturierung des Integrati-
onsgebietes entsprechend dem Modell M 2 wiederum keine ausreichende Aufheizung zur
Erzielung hoher Umsétze moglich ist: Die Wandtemperaturen im Eintrittsbereich liegen
im stationdren Zustand unterhalb der Zulauftemperatur von 750 °C. Analog zu den Er-
gebnissen der Strukturierung M 1 findet auch bei einer Anhebung der Zulauftemperatur
auf 900 °C ein Auskiihlen des Reaktors statt. Die Erniedrigung des Warmetransportes
im katalytisch beschichteten Bereich ist somit nicht hinreichend. Dieses ist zum einen
dadurch erkldrbar, dass die benachbarten Blechstrukturen zu Beginn der katalytischen
Beschichtungsbereiche durch die nahen Stegstrukturen weiterhin thermisch eng gekoppelt
bleiben. In Verbindung damit fiihrt der simultane Beginn der beiden katalytischen Be-

schichtungen dazu, dass sich oxidationsseitig zur Erzielung von Vollumsatz notwendige
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Temperaturen oberhalb von 800 °C nicht ausbilden koénnen.

Wie die bisherigen Verldufe zeigen, besitzt das Gebiet nahe dem Beginn der katalyti-
schen Beschichtungen aufgrund der hohen Eduktkonzentrationen eine grofie Bedeutung
hinsichtlich der Temperaturentwicklung im Reaktor. Daher erscheint es sinnvoll, wieder-
um eine oxidationsseitige Vorreaktionszone einzufithren. Zur Weiterentwicklung werden

die Erkenntnisse aus den bisher betrachteten Modellstrukturierungen zusammengefiihrt:

N+

Zustrémung

Stege

Reformierung

Oxidation

Lange [mm]  — 10 27 90 100 138

I : vorhanden

[l :nicht vorhanden

Abbildung 7.7: Reaktormodell M 2: Struktur des Integrationsgebietes. Draufsicht auf eine
Blechstruktur, Kennzeichnung der ortsabhéngigen Funktionalisierung beziiglich Katalyse
und Warmetransporteigenschaften.

e Die lokale Wirmetonung ist durch eine gezielte, ortsabhéingige Aufbringung der

katalytischen Substanz erheblich zu beeinflussen.

e Auf die thermische Kopplung zwischen den benachbarten Blechstrukturen kann

durch konstruktive Massnahmen gezielt Einfluss genommen werden.

e Durch die Einfithrung einer oxidationsseitigen Vorreaktionszone kénnen ausreichend
hohe Eintrittstemperaturen erzielt werden, so dass die Wandtemperaturen im Re-
aktoreintritt im Sinne einer technischen Realisierung des Reaktorkonzeptes grofere

Werte als die Fluidtemperaturen annehmen.
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Abbildung 7.8: Modell M 2-S11-C1 (SR0-Ox4)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Schnelle
Reformierungkinetik, schnelle Oxidationskinetik. ¢ =20, =27 mm. w% i, ,=0-23, w(}b:0.0,

W, ,=0.05.
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7.1.2 Qualitative Strukturierung des Integrationsgebietes

Basierend auf den bisherigen Erkenntnissen wurde in zwei Stufen eine optimierte Reak-

torstrukturierung entworfen:

e In einem ersten Schritt wurde geméfl Abb. 7.9 eine oxidationsseitige Vorreaktions-
zone eingefiithrt mit einem Beschichtungsbeginn z,, sowie einem Ende des ersten
Reformierungsbeschichtungsbereiches z,.¢. Die reformierungsseitige Katalysatorbe-
schichtung wurde somit in zwei getrennte Bereiche unterteilt. Die oxidationsseitige
Vorreaktionszone beginnt im Reaktorbereich mit Stegen, so dass durch die enge
thermische Kopplung ein Teil der freigesetzten Warme an die benachbarte Blech-

struktur transportiert werden kann. Der stegfreie mittlere Bereich bleibt bestehen.

e In einem zweiten Schritt werden die freien Parameter x,, sowie .y optimiert.

In dem ersten Beschichtungsbereich soll zirka die Hélfte des reformierungsseitigen Um-
satzes erfolgen. Der zugehdrige Endpunkt z,.; ist abhéngig von der tolerierten Minimal-
temperatur, die in der vorliegenden Anwendung 650 °C nicht unterschreiten soll. Ein
breiter inerter Bereich schliefit sich an, bis bei der absoluten Lange von 63 mm die zweite
reformierungsseitige Beschichtung beginnt. Durch diese Strukturierung werden folgende

Vorteile erwartet:

e Eine erhebliche Unterkiihlung des Reformierungsbleches wird durch die 6rtliche Be-
grenzung der moglichen Umsetzung im Bereich hoher Eduktkonzentrationen verhin-
dert. Durch die Unterteilung der katalytischen Beschichtung soll der Warmeentzug
auf eingeschrinkte Reaktorbereiche begrenzt werden. Ein monotones Abfallen der

Temperaturen entlang der Reaktorlauflinge wie in Abb. 7.8 soll vermieden werden.

e Der Warmeentzug aus der oxidationsseitigen Blechstruktur wird durch zwei MafB-
nahmen begrenzt: Zum einen sollen im Zentrum des Reaktors keine Stege vorliegen.
Dadurch soll der Wéarmetransport zwischen den benachbarten Blechstrukturen ver-
ringert werden. Zum anderen soll der neu eingefiihrte reformierungsseitige Inertbe-

reich eine umfassende oxidationsseitige Warmefreisetzung unterstiitzen.

e Als positiver Nebeneffekt sinkt die reformierungsseitig beschichtete Reaktorober-
fliche um zirka 40 % ausgehend von der vorausgesetzten einseitigen Beschichtung
der Blechstrukturen. Bezogen auf die Gesamtlédnge des katalytisch beschichteten
Bereiches betragt die Beschichtungsfliche verglichen mit einer konventionellen, an

allen Wanden vollstandig beschichteten Monolithgeometrie nur zirka 30 %.
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Abbildung 7.9: Reaktormodell M 3: Struktur des Integrationsgebietes. Draufsicht auf eine
Blechstruktur, Kennzeichnung der ortsabhéngigen Funktionalisierung beziiglich Katalyse
und Wéarmetransporteigenschaften.

Abb. 7.9 zeigt die Reaktorstrukturierung M 3, die mit den variablen Léngen z,, beziiglich
des Oxidationskatalysatorbeginns sowie w,.; beziiglich des ersten Reformierungskata-
lysatorbeginns eingefiithrt wird (grau gekennzeichnet). Fiir den Grenzfall x,,=63 mm
entspricht der Ort der reformierungsseitigen Beschichtung der Reaktorstrukturierung M 2.
Simulationsrechnungen fiir diesen Sonderfall einer durchgéingigen reformierungsseitigen
Beschichtung werden hier nicht vorgestellt, da unter bestimmten Betriebsbedingungen
der Reaktor durch den lauflingenbezogen permanenten Warmeentzug wie in Abb. 7.8
auskiihlen kann. Durch Variantenrechnungen mit verschiedenen Beschichtungsbereichen
wird nachfolgend der Zusammenhang zwischen dem Temperaturverhalten und der

ortsabhéngig aufgebrachten katalytischen Beschichtung gezeigt.

Eine Fluideintrittstemperatur beider Stoffstrome von 750 °C wird vorausgesetzt.
Zunichst wird der Finfluss des Oxidationskatalysatorbeginns betrachtet. Abb. 7.10 zeigt,
dass ein Beginn erst kurz vor dem stegfreien Bereich (xox=25 mm) zu einer erheblichen
Ablosung des oxidationsseitigen Temperaturverlaufes von dem reformierungsseitigen
Verlauf fithrt. Die Ablésung tritt insbesondere im nicht berippten Kernbereich des
Reaktors auf. Die Ursache liegt in der hohen oxidationsseitigen Brennstoffkonzentration

im stegfreien Bereich in Verbindung mit der geringen thermischen Ankopplung an die



7.1 Herleitung der Reaktorstrukturierung 131

wérmeentziehende reformierungsseitige Blechstruktur. Sehr hohe Umsétze koénnen in
beiden Reaktionssystemen erzielt werden. Die Einfiihrung des mittleren Inertbereiches
fiihrt somit zu einer gewiinschten ortsabhéngigen Aufteilung des reformierungssei-
tigen Wairmeentzugs im Reaktor. Aus dieser Simulationsrechnung ist anhand der
Temperaturverlaufe ersichtlich, dass der Warmetransport zwischen den benachbarten
Blechstrukturen im mittleren Reaktorbereich ohne Stege zwangsweise iiber die Gasphase
erfolgt. Aufgrund der iiberméfig hohen oxidationsseitigen Temperatur von zirka 1000 °C

ist diese Parametrierung der Reaktorstrukturierung fiir eine technische Anwendung nicht

zufriedenstellend.
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Abbildung 7.10: Modell M3-S20-C3 (SR0-Ox3)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Referenz-
Kinetiken. 2,,=25 mm, &,.;=33 mm (Abb. 7.9). w¢y, ,=0.23, w}, =0.0, w¢y, ,=0.05.

Zwei Wege zur Dampfung der oxidationsseitigen Maximaltemperatur im Kern des Reak-

tors wurden untersucht:

e Die Verlingerung des ersten Reformierungskatalysatorbereiches von x,.r=33 mm
auf ,.y=35 mm verringert die Spitzentemperatur bei ansonsten gleichen Bedingun-
gen auf zirka 950 °C. Es stellt sich eine reformierungsseitige Minimaltemperatur
ein, die um zirka 25 °C niedriger liegt als in Abb. 7.10 gezeigt. Die Wechselwirkun-
gen zwischen Wandtemperatur und Reaktionsrate zeigen reformierungsseitig folgen-

des interessante Phanomen: Die Verlangerung des ersten Katalysatorbereiches fiihrt
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Abbildung 7.11: Modell M3-S25-C6 (SR0-Ox3)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Referenz-
Kinetiken. 2,,=15 mm, 2,.;=33 mm (Abb. 7.9). w¢y, =0.23, w}, =0.0, w¢y, ,=0.05.

nicht zu erhohten Umsétzen. Vielmehr sinkt der integrale Umsatz aufgrund einer

niedrigeren reformierungsseitigen Wandtemperatur in diesem Bereich.

Verlingerung der oxidationsseitigen Vorreaktionszone in Richtung des Fluideintritts:
Durch diese Mainahme soll ein Teil der Warmefreisetzung in einen Reaktorabschnitt
verlagert werden, der durch eine enge thermische Kopplung an die Reformierungsre-
aktion gekennzeichnet ist. Abb. 7.11 zeigt das Ergebnis. Das oxidationsseitige Tem-
peraturmaximum hat sich in den Bereich der Stege verlagert. Die oxidationsseitige
Maximaltemperatur bleibt mit zirka 950 °C begrenzt. Der Einfluss axialer Wéarme-
transportmechanismen im Feststoffquerschnitt ist indirekt aus den Temperaturgra-
dienten im Wandmaterial (zirka 100 °C/cm) zum Beginn sowie zum Ende des ersten
Reformierungkatalysatorbereiches ersichtlich. Tatséchlich bleibt die oxidationsseiti-
ge Abreaktion und damit der Temperaturanstieg im Bereich der Vorreaktionszone
durch die enge thermische Ankopplung der reformierungsseitigen Wéarmeabfuhrzone
begrenzt. Im Zentrum des Reaktors ist die Brenngaskonzentration so sehr gesunken,

dass hier kein deutliches zweites Temperaturmaximum entsteht.

Die Positionierung des Ozidationskatalysatorbeginns stellt letztlich einen Kompromiss

dar. Ein Beginn erst kurz vor dem ersten Reformierungskatalysatorbereich fithrt zu ei-
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nem deutlichen Temperaturmaximum (Abb. 7.10). Ein Beginn der Vorreaktionszone nahe
der Fluidzufiihrung ist gleichfalls problematisch. In diesem Fall ist der Warmeentzug bei
unverinderter Anordnung des Reformierungskatalysators unzureichend, so dass im stati-
ondren Zustand erhebliche Maximaltemperaturen auftreten. Abb. 7.12 zeigt anschaulich,
wie sich bei einer ungiinstigeren Parameterkombination aus einem vergleichsweise gerin-
gen Wirmeentzug durch eine langsame Reformierungskinetik in Kombination mit einer
zu langen oxidationsseitigen Vorreaktionszone in diesem Bereich ein Temperaturmaxi-
mum von zirka 1060 °C entwickelt. Neben der beschleunigten Alterung der Katalysa-
toren und Reaktorwerkstoffe ist die Ausbildung hoher Temperaturgradienten im Fluid-
Verteilungsbereich unerwiinscht. Sie fithren zu verschiedenen Eintrittstemperaturen der
Einzelkanile zu Beginn des katalytisch beschichteten Bereiches und dadurch zu einer ka-

nalabhéngig verschiedenen Warmefreisetzung.

Das Ausmafl der thermischen Kopplung zwischen Warmequelle und Warmesenke lésst
sich bei dem vorgestellten Reaktorkonzept ortsabhéngig durch die Positionierung der Ste-
ge sowie der katalytischen Bereiche einstellen. So verhindert der verminderte Warmeiiber-
gang zwischen den Blechstrukturen im Zentrum des Reaktors ein erhebliches Absinken

der oxidationsseitigen Katalysatortemperatur.
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Abbildung 7.12: Modell M3-S26-C6 (SR0-Ox3)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Langsame
Reformierungskinetik, Referenzkinetik (Oxidation). zo;=15 mm, x,.f=33 mm (Abb. 7.9).
we gy, ,=0.23, wl, =0.0, wgy, ,=0.05.
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7.1.3 Festlegung der Reaktorstrukturierung

Basierend auf den bisherigen Erkenntnissen wird eine optimierte Reaktorstrukturierung
fiir vertiefende Parameterstudien definiert. Dazu wird die Reaktorstrukturierung M 3
tibernommen (Abb. 7.9), jedoch werden nun die bisher freien Parameter x,, sowie zf
festgelegt. Dabei wurde die Bandbreite hier definierter Kinetikparametrierungen beriick-
sichtigt (Anhang C, Tab. C.1). Ein Auskiihlen sowie iiberméfiige Temperaturmaxima im

Reaktor sollen vermieden werden. Folgende Auslegungsziele werden beachtet:

Zustrémung piils e Sk Shbl hbhhbhhihiihiiaiis i — \\“
/<\

Stege :— -

Reformierung -

Lange [mm]  F— 10 158 27 353 e;3 s;o 1(;0 138

Il : vorhanden

1 :nicht vorhanden

Abbildung 7.13: Reaktormodell M 3-C8: Strukturierung des Integrationsgebiet fiir wei-
tergehende Untersuchungen (Kap. 7.2).

e Die Lange des oxidationsseitigen Vorreaktionsbereiches soll eine hinreichende Auf-
heizung bei gleichzeitiger Vermeidung einer sich selbst beschleunigenden Warme-
freisetzung (Durchgehen) gewéhrleisten. Auslegungsgrundlage fiir den Beginn des
Oxidationskatalysatorbereiches ist die Erzielung ausreichend hoher Temperaturen
bei einer langsamen Oxidationskinetik. Eine langsame Oxidationskinetik stellt den
ungiinstigsten Betriebszustand des Reaktors dar, der im Rahmen der Auslegung aus
folgenden Griinden in Betracht gezogen wird: In einer technischen Realisierung ist
eine Aktivitdtsabnahme infolge von Alterungseffekten der eingesetzten Katalysator-
systeme nicht vollstdndig vermeidbar. Jedoch ist oxidationsseitig zur Gewéahrleis-
tung einer sicheren Funktionalitét auch bei einer vergleichsweise niedrigen Kataly-

satoraktivitét eine ausreichende Warmeproduktion zur Vermeidung des Auskiihlens
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des Reaktors zwingend erforderlich. Im Gegensatz dazu kann eine Alterung des
Reformierungskatalysators im ersten Beschichtungsbereich bei dieser Reaktorstruk-
turierung zu oxidationsseitig ansteigenden Spitzentemperaturen fithren. Fiir die Un-
tersuchungen im Rahmen dieser Arbeit wird vereinfachend angenommen, dass eine
Alterung oder eine Schwefelvergiftung durch die Definition der langsamen Refor-
mierungskinetik hinreichend abgebildet werden kann. So zeigt Kap. 7.2 gezielt Si-
mulationsrechnungen, bei denen der Einfluss einer langsamen Reformierungskinetik

beriicksichtigt wird.

e Die Léange des ersten reformierungsseitigen katalytischen Beschichtungsbereiches ist

begrenzt durch den Abkiihlungseffekt, der zu verringerten Reaktionsraten fiihrt.

e Die Linge des zweiten reformierungsseitig katalytisch beschichteten Bereiches er-
gibt sich aus der Forderung nach hohen Umsitzen (Kap. 7). Allerdings muss der
Methanumsatz nicht vollstidndig sein, da nach der Brennstoffzelle eine Anoden-
abgasverbrennung erfolgt, in der nicht umgesetztes Methan verbrannt wird. Der
Stegbereich nahe dem Reaktoraustritt dient zur Angleichung der oxidations- und

reformierungsseitigen Wandtemperaturen.

Die resultierende Strukturierung des Integrationsgebietes M3-C8 zeigt Abb. 7.13.

7.2 Parameterabhingigkeit bei vorgegebener Reak-
torstrukturierung

Im folgenden wird die Betreibbarkeit des in Kap. 7.1.3 definierten Reaktorsystems un-
tersucht. Dazu wird die Parameterabhéngigkeit der Temperatur- und Konzentrations-
verldufe im Reaktor nidher betrachtet. Zum einen wird der Einfluss zeitabhéngiger Parame-
ter (Katalysatoraktivitéiten, Reaktordurchsatz, Reaktoreintrittstemperaturen) untersucht
(Kap. 7.2.1, 7.2.2, 7.2.3). Zum anderen wird der Einfluss des Wéarmetransportes zwi-
schen den Blechstrukturen sowie infolge der Wandwérmeleitung behandelt (Kap. 7.2.4).
Die Reaktorstrukturierung wird dabei als unverdnderlich angenommen (Abb. 7.13). Da-
her wird der katalytische Beschichtungsbeginn in den Ergebnisdarstellungen nachfolgend

nicht zusétzlich gekennzeichnet.

Bei Simulationsrechnungen kénnen die Zulauftemperaturen frei vorgegeben werden. Hin-
gegen sind diese in der technischen Anwendung nicht vollstdndig frei wihlbar, sofern kein
Regelkreis hinterlegt wird. Vielmehr werden sie vom Temperaturniveau ortlich benach-

barter Prozessschritte, Warmetauscher sowie Isolationsmaterialien beeinflusst.
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Die Betreibbarkeit eines thermisch gekoppelten Reaktors ist um so besser gegeben, je
insensitiver das Temperaturprofil im Reaktor auf Parameterdnderungen reagiert. Insbe-
sondere ist eine Insensitivitéit hinsichtlich derjenigen Parameter gefordert, die nur in einem
eingeschréankten Mafle kontrolliert werden kénnen. Im Kontext einer technischen Anwen-
dung sind die Reaktor-Eintrittstemperaturen sowie die Katalysatoraktivitdten, welche
durch die Kinetikparameter der Reaktionen beschrieben werden, von besonderer Bedeu-

tung. Sie bilden daher den Untersuchungsschwerpunkt.

7.2.1 Empfindlichkeit gegeniiber Kinetikparametern

Die katalytische Aktivitéit eines heterogenen Katalysatorsystems ist in einem hohen Mafle
eine Funktion der Aktivkomponente, des keramischen Tragermaterials sowie des Préipara-
tionsprozesses. Im Betrieb kann eine Katalysatorvergiftung, beispielsweise mit Schwefel,
zu einer Aktivitdtsabnahme fithren. Der Ziel-Temperaturbereich liegt in der vorliegenden
Anwendung zwischen zirka 700 °C und 950 °C. Bei derart hohen Temperaturen koénnen
zudem Sintervorgénge zu einer Verringerung der keramischen washcoat-Oberfliche und zu
einer sinkenden Dispersion der Aktivkomponente fithren. Eine stabile Katalysatoraktivitét
ist jedoch die Grundlage fiir ein gleichbleibendes Systemverhalten iiber die Lebensdauer.
Die Frage nach der Betreibbarkeit derartiger autothermer Systeme unter dem Einfluss ei-
ner Katalysatoralterung wurde bereits aufgeworfen (Kap. 2.2.1). Vor diesem Hintergrund

dienen die nachfolgenden Parameterstudien zur Bewertung der katalytischen Einfliisse.

Orientierende Simulationsrechnungen zeigen, dass Anderungen der lokalen Wirmeténun-
gen auch bei vergleichsweise hohen Wandstérken (1 mm) grofe Auswirkungen auf den
Temperaturverlauf haben. Daher werden hier verschiedene realitétsnahe Kinetikparame-

trierungen betrachtet:

e Dampf-Reformierung: Wie in den bisherigen Betrachtungen werden die im Flach-
bettreaktor experimentell ermittelten kinetischen Parameter als Referenz verwendet
(schnelle Reformierungskinetik - Kap. 4, Tab. 4.6). Im mikrostrukturierten Reaktor
gewonnene Kinetikparameter bilden eine verringerte Aktivitét ab (Kap. 4, Tab. 4.7).

e Katalytische Oxidation: Die Referenz-/Standardparameter fiir die katalytische
Totaloxidation sind in Kap. 5.5 zusammengefasst. Ausgehend von dieser experimen-
tell ermittelten Kinetik wurden Parametrierungen zur Beschreibung einer erhéhten
beziehungsweise erniedrigten Katalysatorbeladung erzeugt (Tab. 5.6). Dazu wurde
der priaexponentielle Faktor geindert. Auflerdem wurde die Aktivierungsenergie un-
ter Beibehaltung des praexponentiellen Faktors gedndert. Diese Varianten ermogli-
chen es, den Einfluss einer verstérkten Temperaturabhéingigkeit der Warmelieferung

auf das Reaktorverhalten zu betrachten.
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Abbildung 7.14: Katalytische Oxidation von Methan (Normdurchsatz): Integrales Um-
satzverhalten fiir verschiedene Kinetiken (Bezeichnungen: Tab. 5.6). Isotherme Betrachtung.
Zustrombedingung: P TOX_CH4_1mod (Anhang D, Tab. D.1) entsprechend der oxidations-
seitigen Dosierung bei Betriebspunkt B 1 des gekoppelten Systems (Anhang D, Tab. D.3).
Reaktormodell dhnlich oxidationsseitiger Geometrie gemifl Abb. 7.13 (Integrationsweg: 82

mm, eine katalytische Beschichtung liegt planar iiber die Modellbreite $;,,4 vor).
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Abbildung 7.15: Katalytische Totaloxidation von Methan (halber Normdurchsatz): In-
tegrales Umsatzverhalten fiir verschiedene Kinetiken (Bezeichnungen: Tab. 5.6). Zustrom-
bedingung: P TOX_CH4_8mod, entsprechend der oxidationsseitigen Dosierung bei Betrieb-
spunkt B 2 des gekoppelten Systems (Anhang D, Tab. D.3). Abb. 7.14 zeigt weitere Rand-

bedingungen.
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Zur Sicherstellung einer Vergleichbarkeit wurden die praexponentiellen Faktoren der
Oxidationskinetiken so gewahlt, dass sich fiir alle Oxidationskinetiken ein sehr dhnliches
Umsatzverhalten im Hochtemperaturbereich um 850 °C ergibt. Abb. 7.14 zeigt das tem-
peraturabhéngige Umsatzverhalten. Die Zustréomung entspricht dem Nenn-Betriebspunkt
B 1 des gekoppelten Systems und damit den Zustromungsverhéltnissen der meisten
nachfolgend gezeigten Simulationsrechnungen. Abb. 7.15 zeigt ergédnzend, wie sich das in-
tegrale Umsatzverhalten bei einer ndherungsweisen Halbierung des Reaktor-Durchsatzes
verdndert. Demnach konnen gleiche Umsétze bereits bei 50-100 °C niedrigeren Tempera-

turen erreicht werden.

Reaktorauslegung

Abb. 7.16 zeigt, dass sich bei der Kombination aus einer langsamen Oxidationskinetik mit
der Referenz-Reformierungskinetik ein optimales Reaktorverhalten ergibt (Auslegungs-
grundlage, Kap. 7.1.3). Die oxidationsseitige Maximaltemperatur betrigt zirka 940 °C,
die minimale reformierungsseitige Temperatur zirka 780 °C. In beiden Reaktionssystemen
wird ndherungsweise Vollumsatz erzielt. Somit bleiben bei optimaler Abstimmung der Ka-

talysatoraktivititen und der Reaktorstrukturierung die Maximaltemperaturen begrenzt.
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Abbildung 7.16: Modell M3-S38-C8 (SR0Ox1)- B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Referenz-
fall: Schnelle Reformierungskinetik, langsame Oxidationskinetik. wOCH41:0.23, w(}{2:0.0,

Wegg, ,=0.05.
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Abbildung 7.17: Modell M3-S39-C8 (SR00x3)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Referenz-
kinetiken. wg. g,  =0.23, wl, =0.0, wgy, ,=0.05.

Einfluss der Oxidationskinetik

Wird bei der Rechnung von Abb. 7.16 die langsame Oxidationskinetik durch die schnellere
Referenzkinetik ersetzt, ergibt sich ein relativ &hnliches Temperaturprofil (Abb. 7.17). Die
oxidationsseitige Maximaltemperatur erreicht zirka 950 °C, die minimale Temperatur der
reformierungsbezogenen Blechstruktur betrégt zirka 780 °C. Das globale Temperaturma-
ximum pragt sich hier nicht deutlicher als in Abb. 7.16 aus, da die Brenngaskonzentration
in der Vorreaktionszone bereits stéirker gesunken ist. Die weitgehende Auftrennung der
Wandtemperaturverlaufe des Oxidations- sowie der Reformierungsbleches im mittleren,
stegfreien Bereich des Reaktors ist deutlich erkennbar. Eine leichte Ablésung der oxida-
tionsseitigen Wandtemperatur liegt im Bereich der Vorreaktionszone um die Lauflinge
2=22 mm vor. Das Ausmaf} der Ablésung vom reformierungsseitigen Wandtemperatur-
verlauf ist eine Funktion der Wérmetransporteigenschaften zwischen den benachbarten
Blechstrukturen. Es sei erinnert, dass hier die Simulationsrechnungen mit dem ungiins-
tigsten Betriebsverhalten gezeigt werden. Sie sind durch den maximalen Blechabstand
von 50 pm zwischen den Stegstrukturen und den jeweiligen Unterseiten der benachbarten
Bleche gekennzeichnet (Anhang D, Tab. D.4).

Bei einer vergleichsweise hohen reformierungsseitigen katalytischen Aktivitdt (Referenz-

kinetik) bleibt die oxidationsseitige Warmeentwicklung sogar bei einer vergleichsweise
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schnellen Oxidationskinetik begrenzt (Abb. 7.18). Ein verstdrktes Abheben der oxidati-
onsseitigen Feststofftemperatur im ersten berippten Bereich kann zwar beobachtet werden,
jedoch ergibt sich ein oxidationsseitiger Wandtemperaturverlauf mit geringen Ortsgradi-
enten. Die Ursache liegt darin begriindet, dass die vorgeschlagene Reaktorstrukturierung
eine thermisch optimale Ankoppelung nahe dem Beginn des Reformierungsbereiches bie-
tet: Hier sind die Edukt-Partialdriicke von beiden Reaktionssystemen hoch. Ein gezielter,
aber begrenzter Warmeentzug wird gewéahrleistet. Die oxidationsseitige Maximaltempera-
tur bleibt sogar trotz der schnelleren Oxidationskinetik verglichen mit Abb. 7.17 geringer,

da die Eduktkonzentration im Reaktorkern in Abb. 7.18 bereits weiter gesunken ist.
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Abbildung 7.18: Modell M3-540-C8 (SR0Ox4)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Schnelle
Oxidationskinetik, schnelle Reformierungskinetik. wg, g, =0.23, w;, =0.0, wg, ,=0.05.

Einfluss der Reformierungskinetik

Eine niedrigere Geschwindigkeit der Reformierungsreaktion fiihrt dazu, dass der oxi-
dationsseitigen Wérmetonung kein entsprechender Regulator gegeniibersteht, der die
freigesetzte Warmemenge lokal abfingt. Unter der ungiinstigsten Kombination einer
schnellen Oxidation und einer langsamen Reformierung kénnen Maximaltemperaturen
von mehr als 1000 °C entstehen (Abb. 7.19). Bereits vor dem Beginn der ersten refor-
mierungsseitigen Katalysatorbeschichtung hebt hier die oxidationsseitige Temperatur ab.
Als Randbedingung wird jedoch gefordert, dass in der technischen Anwendung bei dem

Einsatz edelmetallbasierter Katalysatoren Temperaturen oberhalb von 1000 °C vermieden
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werden und Temperaturen unterhalb 950 °C anzustreben sind. Voraussetzung fiir diese
Reaktorgestaltung ist somit ein Reformierungskatalysator, der nur eine vernachléssighare
Alterung iiber Lebensdauer aufweist. Ansonsten besteht die Gefahr, dass die Oxida-
tionsreaktion durchgeht. Wie spiter fiir die Referenzkinetiken gezeigt wird, kénnen
jedoch sowohl das Temperaturmaximum als auch die Temperaturgradienten mittels

einer Zulauftemperaturabsenkung und insbesondere mittels einer Durchsatzverringerung

erheblich reduziert werden (Abb. 7.26).

Es wurde gezeigt, dass die Parametrierung der Reaktionskinetiken grofle Auswirkungen
hinsichtlich der Position und der absoluten Hohe des Temperaturmaximums im Reaktor
hat. Ergénzend sei das eben betrachtete Simulationsergebnis (Abb. 7.19) in Beziehung ge-
setzt zu einer Simulation, bei der ebenfalls die langsame Reformierungskinetik mit einer
langsamen Oxidationskinetik kombiniert wird (Abb. 7.20). Diese Abbildung ldsst erken-
nen, dass die oxidationsseitig langsamere Umsetzung zu einer Verlagerung des globalen
Temperaturmaximums in das Zentrum des Reaktors fiithrt. Qualitativ gleiche Temperatur-
verlaufe ergeben sich, wenn der oxidationsseitigen Wéarmeentwicklung durch eine schnelle
Reformierungsreaktion entgegengewirkt wird (hier nicht abgebildet). Hinreichende Vor-
aussetzung fiir ein oxidationsseitiges Temperaturmaximum im Reaktorkern ist somit eine
erhohte Brenngaskonzentrationen im Zentrum des Reaktors. Diese kann, wie hier gezeigt,
durch eine begrenzte oxidationsseitige Umsetzung nahe dem Reaktoreintritt oder durch
eine vergleichsweise langsame Oxidationsreaktion bedingt sein. Wie spéter gezeigt wird,
fithrt gleichfalls eine Durchsatzerh6hung bezogen auf den Betriebspunkt B 1 im Reaktor-

zentrum zu erhohten Brenngaskonzentrationen (Abb. 7.27).

Einfluss der oxidationsseitigen Aktivierungsenergie

Abb. 7.14 und Abb. 7.15 veranschaulichen, dass eine vergleichsweise hohe Aktivierungs-
energie zu einer gesteigerten Temperatursensitivitdt des Umsatzverhaltens der Oxidati-
onsreaktion fiihrt. Insbesondere im Bereich unterhalb 800 °C unterscheidet sich das tem-
peraturabhéngige Wirmelieferungsvermogen der Kinetikparametrisierungen erheblich. In
diesem Temperaturbereich ist der Haushalt zwischen dem Warmelieferungsvermégen und
dem Wiarmeentzug besonders sensitiv gegeniiber den Katalysatoreigenschaften. Jedoch ist
gerade der Temperaturbereich zwischen 700-800 °C von grofler Bedeutung, da er wahrend

des Autheizvorganges des Reaktors durchfahren wird.

Zur Verdeutlichung der Auswirkungen einer hohen oxidationsseitigen Aktivierungsenergie
wird reformierungsseitig die Referenz-Kinetik eingesetzt. Betrachtet werden die Folgen ei-
ner nur geringfiigigen Anderung der Eintrittstemperatur. Abb. 7.21 zeigt zunéchst, dass
bei einer Eintrittstemperatur von 750 °C ein Betriebspunkt vorliegt, in dem nahezu Voll-

umsatz ohne erhebliche Temperaturspitzen erzielt wird. Bereits bei einer nur geringen
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Abbildung 7.19: Modell M3-S41-C8 (SR10x4)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Schnelle
Oxidationskinetik, langsame Reformierungskinetik. wgy,  =0.23, w,=0.0, wgy, ,=0.05.
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Abbildung 7.20: Modell M3-542-C8 (SR10x1)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Langsame
Oxidationskinetik, langsame Reformierungskinetik. wgz,  =0.23, w,=0.0, wg, ,=0.05.
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Erhchung der Eintrittstemperatur auf 760 °C verstarkt sich hingegen die Warmefreiset-
zung im vorderen Drittel des Reaktors derartig, dass die Maximaltemperatur um zirka
40 °C zunimmt (Abb. 7.22). Eine weitere, hier nicht dargestellte Erhchung der Eintritt-
stemperatur auf 780 °C intensiviert die Warmelieferung derart, dass oxidationsseitig ein

Temperaturmaximum von iiber 1030 °C entsteht.
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Abbildung 7.21: Modell M3-S52-C8 (SR00x5)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Oxidation:
hohe Aktivierungsenergie (r_TOx_5 von Abb. 7.14), Reformierung: Referenzkinetik. Zulauf-
temperatur: 750 °C. w%m ,=0.23, w?{QzO.O, w%m ,=0.05.

Die Ergebnisse werden zusammengefasst:

e Eine hohe oxidationsseitige Aktivierungsenergie im hier betrachteten Temperatur-
bereich fiihrt zu einer groflen Sensitivitdt des Systems gegeniiber der Reaktor-
Eintrittstemperatur. Zur Gewéhrleistung eines stationdren Betriebes ist oxidations-
seitig ein Katalysatorsystem erforderlich, welches auch unter Langzeitbedingungen
eine moglichst geringe Temperaturabhéngigkeit der Wérmelieferung im betrachteten
Bereich zwischen 700-1000 °C gewihrleistet.

e Reformierungsseitig ist die Langzeitstabilitdt der Katalysatoraktivitit respektive
der ortsabhingigen Warmeentzugseigenschaften ebenfalls von grofler Bedeutung zur
Vermeidung oxidationsseitiger Ubertemperaturen. Zur Erzielung eines optimalen
Temperatur- und Umsatzverhaltens muss eine Auslegung des Reaktorsystems ange-

passt an die eingesetzten Katalysatoren erfolgen.
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Abbildung 7.22: Modell M 3-S54-C8 (SR00x5)-B 1. Zulauftemperatur 750 °C. Oxida-
tion: hohe Aktivierungsenergie, Reformierung: Referenzkinetik. Zulauftemperatur: 760 °C.
we gy, =023, wh, =0.0, wgy, ,=0.05.

e Die dargestellten Simulationsrechnungen zeigen, dass das vorgeschlagene Reaktor-
system die Anforderungen hinsichtlich begrenzter Ubertemperaturen bei gleichzeitig
hohen Umsétzen erfiillen kann. Eine hinreichend niedrige Aktivierungsenergie des

Oxidationskatalysators von vorzugsweise zirka 90 kJ/mol bildet die Voraussetzung.

7.2.2 Einfluss der Zulauftemperaturen

Aufgrund der Temperaturabhéngigkeit der Reaktionsraten kénnen die Zulauftempera-
turen der Fluidstréme einen erheblichen Einfluss auf das Temperaturprofil im Reaktor
ausiiben. Eine zielfiihrende Reaktorstrukturierung bietet ein robustes Betriebsverhalten

iiber einen moglichst breiten Bereich an Eintrittstemperaturen bei hohen Umsétzen.

Nachfolgende Darstellungen verdeutlichen den Einfluss der Zulauftemperaturen auf den
Temperaturverlauf im Reaktor. Als konstante Kinetikparametrierung werden hier die
Referenz-Kinetiken gewéhlt. Ebenso wird vorausgesetzt, dass die Eduktstrome dem Be-
triebspunkt B 1 entsprechen (Anhang D, Tab. D.3). Betrachtet wird der Temperaturver-
lauf bei Zulauftemperaturen von 650 °C, 700 °C, 750 °C sowie 800 °C. Damit wird der

gesamte realitdtsnahe Eintrittstemperaturbereich abgedeckt.

Abb. 7.23 zeigt, dass auch fiir eine relativ niedrige Fluideintrittstemperatur von 650 °C
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ein stabiles Betriebsverhalten ohne ein Auskiihlen des Reaktors erwartet wird (zur Ver-
deutlichung wurde hier die Ordinatenskalierung verglichen mit bisherigen Abbildungen
gedndert). Aufgrund der mit zirka 670 °C niedrigen Temperatur in der Vorreaktionszo-
ne ergeben sich oxidationsseitig hohe Eduktkonzentrationen im Kern des Reaktors. Der
fehlende Warmeentzug durch die Reformierung im Reaktorzentrum fithrt dort zur Aus-

bildung des Temperaturmaximums.
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Abbildung 7.23: Modell M 3-S57-C8 (SR00x3)-B 1. Zulauftemperatur 650 °C. Referenz-
kinetiken, Zulauftemperatur 650 °C. wOCH4 ,=0.23, w?b =0.0, wOCH4 ,=0.05.

Jedoch sind bei dieser Eintrittstemperatur keine technisch relevanten Umsétze bei der
gewahlten, relativ hohen Durchstréomung geméfl dem Betriebspunkt B 1 zu erwarten.
Hingegen verursacht bereits eine Erhohung der Zulauftemperaturen auf 700 °C eine si-
gnifikant verstiarkte Warmelieferung der Oxidationsreaktion (Abb. 7.24). So zeigte bereits
Abb. 7.14 anschaulich fiir die Oxidationsseite, dass der integrale Umsatz bei einer Tem-
peraturerhohung von 650 °C auf 700 °C bei isothermen Bedingungen um zirka 50 %
ansteigt. Die Warmefreisetzung im Rahmen der gekoppelten Simulation fiihrt aufgrund
der selbstverstirkenden Wirkung sogar zu einer deutlich erh6hten Maximaltemperatur im
Reaktorkern. Sie steigt von 740 °C auf 930 °C an. Entsprechend steigen die Umsétze in
beiden Reaktionssystemen deutlich an (Abb. 7.24).

Bei einer weiteren Erhohung der Reaktor-Eintrittstemperatur lésst sich eine erhebliche

Verlagerung der Wirmeentwicklung in die oxidationsseitige Vorreaktionszone feststellen.
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Abbildung 7.24: Modell M 3-S55-C8 (SR00x3)-B 1. Zulauftemperatur 700 °C. Referenz-
kinetiken. wg ;, | =0.23, w,=0.0, w, ,=0.05.
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Abbildung 7.25: Modell M 3-S56-C8 (SR10x3)-B 1. Zulauftemperatur 800 °C. Referenz-
kinetiken. w¢ gy,  =0.23, wi, =0.0, wgy, ,=0.05.
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Das Verhalten fiir eine Eintrittstemperatur von 750 °C wurde bereits gezeigt (Kap. 7.2.1,
Abb. 7.17). Abb. 7.25 zeigt, wie eine weitere Steigerung der Eintrittstemperatur auf 800 °C
zur Auftrennung der beiden Wandtemperaturverldufe noch im Vorreaktionsbereich fiihrt.
In beiden Reaktionssystemen wird nahezu Vollumsatz erzielt. Zusammengefasst ergibt

sich:

e Die Simulationsrechnungen zeigen bei gleicher kinetischer Parametrierung ein Re-
aktorverhalten, welches sich bei Eintrittstemperaturen zwischen 650-800 °C durch
begrenzte Maximaltemperaturen bis zu zirka 950 °C auszeichnet. Mit zunehmender
Eintrittstemperatur verlagert sich das oxidationsseitige Temperaturmaximum vom
Reaktorkern in den Eintrittsbereich des Reaktors.

e Bemerkenswert erscheint, dass bei dem vorgeschlagenen Reaktorkonzept iiber
einen breiten, im Sinne einer technischen Realisierung relevanten Zulauf-
Temperaturbereich von 700-800 °C hohe Umsétze (bereits bei 700 °C Zulauftem-
peratur: 85 % Reformierung, 89 % Oxidation) erzielt werden kénnen und gleich-
zeitig die Maximaltemperaturen begrenzt bleiben. Ursache stellen wiederum die
guten Wéarmeentzugseigenschaften zum Beginn des ersten Reformierungskatalysa-
torbereiches dar, die bei hohen Eintrittstemperaturen besondere Relevanz zeigen.
Unterstiitzend wirkt die gute thermische Kopplung zwischen den Blechstrukturen
im Vorheizbereich: Bei hohen Temperaturen im Eintrittsbereich infolge einer hohen
oxidationsseitigen Wérmefreisetzung werden sowohl das reformierungsseitige Fluid-
gemisch als auch das Wandmaterial verstéirkt aufgeheizt. Dadurch ergeben sich zu
Beginn des Reformierungskatalysatorbereiches hohere Reaktionsraten verglichen mit
einer Reaktorausfithrung, bei der beide Eduktstrome mit unterschiedlicher Tempe-

ratur zugefiithrt wiirden.

7.2.3 Einfluss des Reaktordurchsatzes

Es ist vorteilhaft, wenn der wasserstofferzeugende Prozess eines Brennstoffzellensystems
bei verschiedenen Durchsétzen betrieben werden kann. Ein breiter Lastbereich erméglicht
eine bedarfsorientierte Erzeugung der elektrischen und thermischen Energie. Nachfolgend
wird das Betriebsverhalten des Reaktorsystems bei verschiedenen Durchsétzen betrachtet.
Anhang D, Tab. D.3 gibt einen Uberblick iiber die Betriebspunkte.

Die im weiteren gezeigten Simulationsrechnungen werden dabei in Beziehung gesetzt zu
dem Betriebspunkt B 1 (Abb. 7.17, Simulation S 39). Die kinetische Parametrierung wird
konstant gehalten (Referenzkinetiken). Betrachtet wird das stationédre Temperaturfeld
bei einem sowohl oxidationsseitig als auch reformierungsseitig auf zirka 50 % verringerten

Durchsatz, Betriebspunkt B 2. Ein gegeniiber Betriebspunkt B 1 erhéhter Durchsatz fiir
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kurzzeitige Lastspitzen wird als Betriebspunkt B 3 bezeichnet. Hier ist der reformierungs-
seitige Durchsatz um 50 % erhoht, oxidationsseitig erfolgt zur Vermeidung iiberméfiger

Temperaturen nur eine Durchsatzerhohung um 23 %.
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Abbildung 7.26: Simulation M 3-S65-C8 (SR0Ox3)-B 2. Betriebspunkt B 2 (auf 50 % ver-
ringerte Durchsétze). Referenzkinetiken. Zulauftemperatur 750 °C. w%H4Al:0.23, w(}h =0.0,

Wegg, ,=0-05.

Abb. 7.26 zeigt die Zustandsgréfenverlaufe, die sich bei einer ndherungsweisen Halbie-
rung der Zustromungen ergeben. Verglichen mit Abb. 7.17 bilden sich verringerte axiale
Temperaturgradienten aus. Das globale Temperaturmaximum liegt im vorderen Teil des
Reaktors. Ursache ist die geringe Konzentration des Brenngases Methan in der Mitte des

Reaktors aufgrund der schnellen Abreaktion zu Beginn der katalytischen Beschichtung.

Abb. 7.27 zeigt, dass eine erhebliche Erhohung der Zustrémung gegeniiber Betriebspunkt
B 1 zu einem deutlichen Anstieg der Maximaltemperatur fithrt. Zu ihrer Begrenzung wur-
de der Durchsatz oxidationsseitig nur um 25 % angehoben, wihrend reformierungsseitig
um 50 % erhoht wurde. Die Brenngaskonzentration im Reaktorkern ist hier verglichen
mit Abb. 7.26 gestiegen. Der reformierungsseitige Umsatz sinkt aufgrund der Durchsat-
zerhohung. Obwohl die Wasserstoffkonzentration im Produktstrom verglichen mit der
Referenz-Simulation S 39 um zirka 15 % absinkt, ist die absolut erzeugte Wasserstoffmen-
ge aufgrund der Massenstromerhohung verglichen mit dieser Simulationsrechnung um

27 % hoher. Zusammenfassend wird festgehalten:

e Kurzzeitige Leistungsbedarfsspitzen koénnen durch eine Erhéhung der Durch-
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Abbildung 7.27: Simulation M3-S66-C8 (SR0Ox3)-B 3. Betriebspunkt B 3, erhéhte Durch-
sitze (um 50 % fur Reformierung, um 25 % fiir Oxidation). Referenzkinetiken. Zulauftem-
peratur 750 °C. w¢y,  =0.23, wl, =0.0, wgy, ,=0.05.

stromung in Bezug zum Betriebspunkt B 1 abgedeckt werden. Das Absinken des re-
formierungsseitigen Umsatzes wird durch den erhéhten Durchsatz iiberkompensiert,
so dass sich reformierungsseitig der Wasserstoff-Austrittsmassenstrom erhéht. Der
oxidationsseitige Durchsatz kann allerdings nicht proportional zur reformierungssei-
tigen Durchsatzerh6hung gesteigert werden, weil sonst eine Wandtemperatur von
1000 °C iiberschritten wiirde.

e Fiir den stationédren Betrieb soll der in den vorhergehenden Kapiteln angenomme-
ne Durchsatz (Betriebspunkt B 1) das Maximum darstellen. Eine Erhohung der
Eduktstrome iiber diesen Betriebspunktes hinaus hat eine Verlagerung des Tempe-
raturmaximums in den Kern des Reaktors zur Folge. Ursache ist die dann relativ
geringe oxidationsseitige Warmefreisetzung nahe dem Reaktoreintritt. Sie liegt wie-
derum in den erhchten Warmekapazititsstromen begriindet und zeigt sich in ver-
ringerten Wandtemperatur-Gradienten im Eintrittsbereich des Reaktors (Vergleich
der Abb. 7.17 und Abb. 7.27).

e Eine Halbierung der Durchsétze fiihrt fiir die Referenzkinetiken zu einem stationéren
Betriebspunkt bei erniedrigten Maximaltemperaturen von zirka 860 °C. Die maxi-
malen Temperaturunterschiede im gesamten Reaktor betragen nur zirka 130 °C.

Es kann ndherungsweise Vollumsatz erzielt werden. Eine derartige Reaktorausle-
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gung verringert die volumenbezogene Wasserstoffproduktionsmenge. Als Vorteil ist
jedoch die verringerte hydrothermale Belastung der Katalysatorsysteme sowie der
eingesetzten Reaktorwerkstoffe zu nennen. Eine Reaktionsfithrung mit begrenzten
Maximaltemperaturen unterhalb zirka 900 °C ohne die Nutzung aufwendiger Ein-
richtungen zur verteilten Eduktgaszufithrung erscheint verglichen mit dem bisheri-

gen Stand der Forschung hervorhebenswert.

Basierend auf den Ergebnissen wird empfohlen, fiir erhohte Durchsétze die Anzahl der

abwechselnd gestapelten Blechstrukturen zu erhéhen.

7.2.4 Einfluss des Wirmetransportes

Fertigungsabweichungen der Kanalgeometrie wirken sich nur gering auf den Warmetrans-
port zwischen den Wiénden und der Gasstromung und damit auf das Temperaturprofil
im Reaktor aus. Daher konzentrieren sich die nachfolgenden Uberlegungen auf fol-
gende Wirmetransportprozesse: Zum einen wird der Wéarmetransport zwischen den
Blechstrukturen iiber die Stege betrachtet. Parameter ist hier die Spaltweite s,;4. Zum

anderen werden die Auswirkungen einer Erhohung der Wandstérke der Bleche untersucht.

Der Abstand s,;, eingefithrt in Kap. 6.4.3, Abb. 6.3, kann infolge von Fertigungsabwei-
chungen und potenziellen Verformungen wahrend des Betriebes nur in Grenzen kontrol-
liert werden. Alle bisher gezeigten Simulationsrechnungen basieren auf dem als Maximum
angenommenen Abstand zwischen Steg und Blechunterseite von s,;,=50 pum. Hier erge-
ben sich die héchsten oxidationsseitigen Spitzentemperaturen, da nur eine vergleichswei-
se geringe Warmeabgabe an die benachbarte reformierungsseitige Blechstruktur erfolgen
kann. Der Einfluss der Spaltweite s,;, sei anhand eines Vergleiches aufgezeigt: Dazu zeigt
Abb. 7.28 eine Simulationsrechnung, die mit einer auf s,;=20 pum verringerten Spalt-
weite durchgefiihrt wurde. Die weiteren Parameter sind identisch zu den Werten, welche
der Vergleichssimulation zugrunde liegen (Abb. 7.19, s,;,=50 pm). Die Kombination aus
langsamer Reformierungs- und schneller Oxidationskinetik fiithrt zu besonders hohen Ma-

ximaltemperaturen, hier ist ein besonders grofler Einfluss des Parameters s,.;;, zu erwarten.

Tatséchlich hat der Geometrieparameter s,; einen deutlichen Einfluss auf die Tempera-
turverteilung sowie das Temperaturmaximum im Reaktor. Die Verringerung von s,.; senkt
die Maximaltemperatur von 1038 °C auf 1000 °C. Auflerdem sinkt die Differenz zwischen
beiden Blechtemperaturen an der Stelle x=23 mm von 40 °C auf 20 °C.

Somit l&sst sich das Temperaturmaximum im Reaktor durch eine Erhohung der
Wiérmetransporteigenschaften zwischen den Blechstrukturen vermindern. Dazu wurde

beispielhaft eine Abstandsverringerung zwischen den Stegen betrachtet. Alternative
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Abbildung 7.28: Modell M3-S80-C8 (SR10x4)-B 1. Schnelle Oxidationskinetik, langsame
Reformierung. Zulauftemperatur 750 °C. Blechstidrke 1 mm. Blechabstand von 50 um auf
srip=20 pm verringert. Vergleichssimulation/weitere Parameter: Abb. 7.19.

Wege zur Erhohung des Warmetransportes zwischen den Blechen liegen in der Erhchung

der Stegbreite sowie gegebenenfalls in der Steganzahl.

Wiéhrend der Warmeaustausch iiber die Stegstrukturen benachbarte Blechstrukturen be-
trifft, beeinflusst die Blechstéirke den Temperaturausgleich langs des Stromungsweges. Zur
Bewertung wurden Simulationsrechnung durchgefiihrt, bei denen die Wandstérke der un-
strukturierten Bleche fiir beide Reaktionen von bisher 1 mm auf 2 mm erhéht ist. Die
Geometrien des Gasraumes werden jeweils unverdndert beibehalten. Der Blechabstand
wird mit s,;,=50 um festgesetzt. Abb. 7.29 zeigt das Ergebnis einer Simulationsrechnung,
als Vergleichssimulation dient erneut die Rechnung S 41 (Abb. 7.19). Die Maximaltem-
peratur bei erhohter Blechstérke betragt 970 °C. Sie liegt damit zirka 70 °C niedriger als

in der Vergleichssimulation.

Ergidnzend wurden die Auswirkungen einer Wandstédrkenerhohung bei der Simulations-
rechnung S 66 betrachtet, bereits gezeigt in Abb. 7.27. Dieser Rechnung liegen besonders
hohe Durchsétze zugrunde. Hier zeigt sich, dass die Maximaltemperatur verglichen mit
der genannten Rechnung infolge der Wandstérkenerh6hung von 965 °C auf 920 °C absinkt
(Abb. 7.30).
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Abbildung 7.29: Modell M3-S79-C8 (SR10x4)-B 1. Schnelle Oxidationskinetik, langsame
Reformierungskinetik. Zulauftemperatur 750 °C. Blechstérke auf 2 mm erhoht. Blechabstand
srip=b0 pm (Standard). Vergleichssimulation/weitere Parameter: Abb. 7.19.

Somit kann die Hohe der Maximaltemperatur durch eine gezielte Gestaltung der Wéarme-

transporteigenschaften beeinflusst werden. Als Fazit wird festgehalten:

e Eine Erhchung der Wairmeiibergangseigenschaften zwischen den benachbarten
Blechstrukturen fithrt zu einer Absenkung der Spitzentemperatur, da freigesetzte

Wirmemengen lokal besser von der Reformierung aufgenommen werden kénnen.

e Ebenso fithrt eine Verdoppelung der Wandstérke auf 2 mm zu einem Absinken der
Maximaltemperatur. Wie der Vergleich zwischen Abb. 7.28 und Abb. 7.29 zeigt, ge-
lingt durch die Erhéhung der Wandstéirke zwar keine deutlich starkere Absenkung
der Spitzentemperatur als durch eine Verringerung des Stegabstandes. Jedoch lie-
gen die Temperaturen bei erhchter Wandstérke bei einer Lauflinge von zirka 3 cm
um mindestens 100 °C niedriger. Nachteilig ist jedoch, dass aufgrund des insge-
samt niedrigeren Temperaturniveaus und der langsamen Reformierungskinetik hier
der reformierungsseitige Umsatz niedriger liegt. Daher ist eine neue Festlegung der

beschichteten Bereiche nach einer Wandstérkenerhohung ratsam.

e Falls niedrigere Maximaltemperaturen angestrebt werden, wird vorrangig eine
Erhohung des Wirmeiibergangs zwischen den Blechstrukturen empfohlen. Eine An-

hebung der Wandstérke beeinflusst das Aufheizverhalten, Reaktorgewicht sowie die
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Abbildung 7.30: Modell M3-S78-C8 (SR00x3)-B 3. Zulauftemperatur 750 °C. Referenz-
kinetiken. Blechstérke von 1 mm auf 2 mm erhéht. Blechabstand s,;,=50 um. Vergleichssi-

mulation/weitere Parameter: Abb. 7.27.

Werkstoffkosten deutlich negativ. Eine Durchsatzverringerung ist eine Alternati-

ve zur Wandstarkenerhohung. Sie ermoglicht ebenso eine erhebliche Reduzierung

sowohl der ortsbezogenen Temperaturgradienten als auch der Maximaltemperatur
(Abb. 7.26 mit halbem Durchsatz im Vergleich mit Abb. 7.17).

7.3 Charakteristische Eigenschaften und Ausblick

Folgende Eigenschaften kennzeichnen den vorgestellten Reaktoraufbau gegeniiber bishe-

rigen Anséitzen zur Wasserstofferzeugung aus Methan:

e Toleranz gegeniiber wechselnden Zulauftemperaturen: Der entworfene Re-

aktor weist die fiir eine technische Realisierung wichtige Betreibbarkeit in einer Tem-

peraturspanne der Zulauftemperatur im Bereich zwischen 700-800 °C auf. Unter Zu-

grundelegung der experimentell ermittelten Referenzkinetiken wird die angestrebte

Maximaltemperatur der Katalysatoren von 950 °C nicht signifikant iiberschritten.

e Relevanz des reformierungsseitigen Wirmeentzuges: Fiir die Referenzkine-

tiken der Reformierung und der Oxidation sind iiber einen weiten Bereich von Zu-
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strombedingungen Temperaturen im Reaktor zu erwarten, die Umséitze > 90 %
und Maximaltemperaturen unterhalb 950 °C ermoglichen (Abb. 7.17: 92 % Um-
satz beziiglich Reformierung, 95 % Umsatz oxidationsseitig). Der reformierungssei-
tige Warmeentzug spielt dabei eine besondere Rolle hinsichtlich des sich einstellen-
den Temperaturverlaufes. Falls eine sehr niedrige reformierungsseitige Reaktions-
geschwindigkeit vorliegt, konnen bei hohen Durchsétzen Temperaturen grofler als
1000 °C ohne eine Anpassung der Auslegung und Betriebsweise des Reaktorsystems
nicht vermieden werden (Betriebspunkt B 1 - Abb. 7.19, Abb. 7.20).

Geringe Temperaturgradienten entlang der Reaktor-Lauflinge: Die Diffe-
renz zwischen Minimal- und Maximaltemperatur der katalytisch beschichteten Re-
aktorbereiche betrégt fiir die meisten Betriebspunkte deutlich weniger als 200 °C.
Einen wesentlichen Anteil daran hat die ausgepréigte Wand-Wiérmeleitung, da metal-
lische Bleche einer Wandstéirke von 1 mm Verwendung finden. Durch eine Erhéhung
der Wandstérke sinken die Temperaturgradienten (vergleiche Abb. 7.19, Abb. 7.29).
Alternativ zur Wandstéirkenerhohung kann die Maximaltemperatur durch eine
Durchsatzverringerung begrenzt werden. Im gleichen Betriebspunkt sinkt bei einer
Durchsatz-Halbierung die maximale Temperaturdifferenz im Reaktor von 200 °C auf
130 °C (Abb. 7.26). Von besonderem Interesse beziiglich der Haftung des washcoa-
tes ist die ortsabhéngige Temperaturdnderung. Hier zeigt sich, dass die maximalen
Ortsgradienten der Wandtemperatur im stationdren Betrieb zirka 100 °C/cm an-

nehmen, jedoch typischerweise deutlich niedriger sind.

Begrenzte oxidationsseitige Maximaltemperaturen: Die Simulationsrechnun-
gen zeigen, dass trotz einer hohen Methan-Eduktkonzentration von 7.9 Vol.-% eine
Verteilung der oxidationsseitigen Reaktionswirme im Rahmen der thermisch ge-
koppelten Prozessfithrung moglich ist. Dieses ist bemerkenswert, da die adiabate
Temperaturerhchung dieses Brenngasgemisches zirka 1700 °C betréagt. Grundlage
bildet eine gezielte Kombination aus Materialeigenschaften, konstruktiven Mafinah-
men und der Betriebsweise. So ist der konzipierte Reaktor gekennzeichnet durch
gute Warmeleiteigenschaften des Wandmaterials, einen ortsabhéngig gezielt beein-
flussten Wiarmeaustausch der benachbarten Blechstrukturen und eine Betriebsweise
bei hohen Stromungsgeschwindigkeiten. Die sichere Unterschreitung eines Tempe-
raturmaximums von 1000 °C ist bei der Kenntnis der katalytischen Eigenschaften
auch bei hohen Durchsétzen (Betriebspunkt B 1) moglich. Dieses ist beachtenswert,
da auf eine konstruktiv aufwandige ortsabhingige Zudosierung des Brenngases zur

Kontrolle der Warmefreisetzung verzichtet werden kann.

Verringerte katalytische Beschichtungsfliche: Im Vergleich zu einem

vollsténdig beschichteten Kanalumfang bei gleicher Gesamtlauflainge kann die mit
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einem Oxidationskatalysator beschichtete Flache um zirka 50 % reduziert werden.
Das gelingt zum einen dadurch, dass infolge der grofiteils fehlenden Stegflichen
weniger Kanalwinde vorhanden sind. Zum anderen bleibt die Blechunterseite des
Nachbarbleches vollstdndig unbeschichtet. Reformierungsseitig kann die beschichte-
te Katalysatorfliche entsprechend um sogar zirka 70 % verringert werden. Diesen

Aussagen liegen die gezeigten Simulationsrechnungen zugrunde (Kap. 7.2).

Der vorgestellte Losungsansatz fiir die thermische Kopplung beider Hochtemperaturreak-

tionen besitzt reaktorbezogene Neuheitsgrade in mehrerer Hinsicht:

e Nutzen von Mikrogeometrien: Analog zu den experimentellen Untersuchungen,
wurde auch in den Simulationsrechnungen insbesondere oxidationsseitig ein gerin-
ger Kanalquerschnitt eingesetzt. Die Verweilzeit betragt fiir diese Reaktion nur zirka
11 ms (Betriebspunkt B 1, 800 °C, v=8.3 m/s). Bei Halbierung der Durchsétze (Be-
triebspunkt B 2) ist je Blechstruktur bei Vollumsatz eine Wirmefreisetzung von
37 W moglich (siehe auch Kap. 8). Auch dann ist die Verweilzeit deutlich niedriger
als die Ziindverzugszeit, die fiir Methan in nicht katalytisch beschichteten Bereichen
zirka 200 ms betragt (Kap. 5.1).

Analog zu den Kinetik-Experimenten zeigen auch die Simulationsrechnungen keine
instantane Abreaktion des Brenngases. Durch niedrige Verweilzeiten kann somit so-
wohl die Homogenreaktion unterdriickt werden, zudem kann der Bereich exothermer
Wiérmefreisetzung gestreckt werden. Dabei nimmt das katalytische Wandmaterial
Ubertemperaturen an, die stets weniger als 100 °C iiber der Gastemperatur lie-
gen. Dieser Temperaturunterschied erscheint gering vor dem Hintergrund der hohen

Brenngaskonzentration.

e Ortsabhingige Beeinflussung der Katalysatoraktivitéit: Die Einbindung ei-
ner oxidationsseitigen Vorreaktionszone wurde bereits bei Frauhammer im Rah-
men der thermischen, rekuperativen Kopplung der genannten Reaktionen bei Ge-
genstrombetrieb untersucht [1, S. 113]. Eine ortsabhéngige Unterbrechung der Be-
schichtung zur gezielten Begrenzung des lokalen reformierungsseitigen Warmeent-
zuges wurde bisher jedoch noch nicht betrachtet. Die Ergebnisse zeigen, dass damit
zumindest fiir die hier untersuchten Hochtemperaturreaktionen eine zielgerichtete
Beeinflussung des Temperaturverlaufes im Reaktor erreicht werden kann. Ein Dop-
pelnutzen ergibt sich, da parallel zur verbesserten Temperatursteuerung die kataly-

tisch beschichtete Oberfldche verringert werden kann.

e Ortsabhingige Beeinflussung der Wirmetransportprozesse: Die Simulati-

onsrechnungen zeigen die grofle Bedeutung des Warmeaustausches zwischen der
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warmeliefernden und der warmeentziehenden Reaktion fiir den Temperaturverlauf
im Reaktor. In dieser Arbeit wurde erstmals eine ortsabhédngige Gestaltung des
Wirmeiibergangs zwischen planaren Blechstrukturen zur Senkung der Maximaltem-
peraturen bei der thermischen Kopplung zweier Hochtemperaturreaktionen genutzt.
Dabei zeigte sich, dass neben einer Wandstérkenerhohung auch mittels berippter
Blechstrukturen, die den Warmetransport zwischen benachbarten Blechen erhohen,
die Maximaltemperatur abgesenkt werden kann. In Verbindung mit ortsabhéngig
aufgebrachten katalytischen Beschichtungen ergeben sich neue Freiheitsgrade, den

Warmehaushalt zwischen beiden Reaktionen zu steuern.

Aus den Simulationsrechnungen gehen Forderungen an die Katalysatoreigenschaften her-
vor. Abb. 7.21 und Abb. 7.22 zeigen, dass die parametrische Empfindlichkeit bei einer
vergleichsweise groBen oxidationsseitigen Aktivierungsenergie (E,=130 kJ/mol) zu hoch
ist (Kap. 7.2.1). Daher muss der Oxidationskatalysator erstens einen lebensdauerbezogen
geringen Aktivitatsverlust aufweisen, damit eine sichere Wérmelieferung iiber die Le-
bensdauer erreicht wird. Zweitens muss die Temperaturabhéngigkeit der Wéarmelieferung
im relevanten Betriebsbereich zwischen 650-950 °C hinreichend gering sein und iiber die
Lebensdauer ndherungsweise konstant bleiben. Alterungsphénomene, die zu einem deut-
lichen Anstieg der Aktivierungsenergie fithren, konnen eine ausreichende Wérmelieferung
verhindern und bilden ein Risiko fiir den langzeitstabilen Betrieb des vorgeschlagenen

Reaktorkonzeptes.

Reformierungsseitig stellt sich in gleicher Weise die Forderung nach einer moglichst
konstanten Aktivitdt des eingesetzten Katalysators im Temperaturbereich zwischen
700-950 °C. Dementsprechend ist ebenso fiir diese Reaktion die Kenntnis des zeit- und

parameterabhéngigen Alterungsverhaltens erforderlich.

Die Einordnung der vorliegenden Arbeit in den Stand der Forschung ist dadurch
erschwert, dass detaillierte Informationen beziiglich anderer Realisierungen einer kontinu-
ierlichen Prozessfithrung im Hochtemperaturbereich kaum verfiighar sind. Es existieren
zwar Patentanmeldungen zur kompakten Reaktionsfithrung (Kap. 4.1.2). Sie sind jedoch
haufig getrieben von den Kompetenzen beziiglich der Fertigung von Mikrogeometrien
und weniger von der reaktionstechnischen Auslegung derartiger Wérmetauschreaktoren.
Exemplarisch genannt sei eine Patentanmeldung, in der ein diffusionsgeschweif3ter
Kreuzstrom-Warmetauscher mit katalytisch beschichteten Kanalstrukturen vorgestellt
wird. Es wird von Umsétzen berichtet, die in beiden Reaktionssystemen trotz hoher
Einlasstemperaturen um 760 °C kleiner als 50 % liegen [54]. Gem#f den eigenen
Simulationsrechnungen kann eine mogliche Ursache im Wérmeentzug der Reformierungs-

reaktion liegen, der ohne geeignete Gegenmafinahmen zur Auskiihlung des Reaktors fiithrt
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(Gleichstromfiithrung, Abb. 7.8). Dem Autor ist kein funktionsfihiges Reaktorkonzept fiir
die gleiche Anwendung ohne den Einsatz von Zusatzmanahmen (verdiinnteres Brenngas,

verteilte Zufithrung des Brenngases und/oder Oxidationsmittels) bekannt.

Eine Empfehlung zu weiterfithrenden Arbeiten sei nachfolgend gegeben. Es besteht wei-
terhin Bedarf an Grundlagenuntersuchungen zur katalytischen Methan-Oxidation, wel-
che auf den Einfluss homogener Reaktionspfade zielen. Dabei sollten insbesondere die
Abhéngigkeiten beziiglich der Reaktorgeometrie, Zustromungsbedingungen, Temperatu-
ren sowie dem Vorliegen katalytisch wirksamer Beschichtungen betrachtet werden. Darauf
aufbauend konnte die oxidationsseitige Kanalgeometrie so optimiert werden, dass sowohl

Homogenreaktionen vermieden als auch Druckverluste minimiert werden.

Die Simulationsergebnisse zeigen den ganz wesentlichen Einfluss der Katalysatoraktivitét
auf. Zur Absicherung der Langzeitbesténdigkeit werden daher hohe Anspriiche an die
Beschreibung beider Katalysatoraktivitdten iiber die Lebensdauer gestellt. Bedarf be-
steht hinsichtlich der Bewertung und Vorhersage von zeit-, orts- und medienabhéngigen
Alterungsvorgéngen sowie Vergiftungserscheinungen. Unter Nutzung des Simulationsmo-
dells kann darauf aufbauend beurteilt werden, in welchem Mafle Aktivitdtsinderungen
bei gleichzeitigem Erhalt der Funktionseigenschaften des thermisch gekoppelten Systems
toleriert werden konnen. Diese Ergebnisse sind notwendige Voraussetzung zur Beurteilung
der Umsetzbarkeit in ein technisches Produkt. Zu beachten ist, dass eine Maximierung der
reaktorvolumenbezogenen Leistungsdichte zur Zunahme der auftretenden Spitzentempe-
raturen fithren kann. Gegenlaufige Effekte, wie beispielsweise zwischen Materialbeanspru-

chung sowie gewiinschter Leistungsdichte, sind abgewogen zu beriicksichtigen.

Als Abschluss dieser Arbeit wird zur Validierung der Simulationsergebnisse im folgenden
Kapitel der Entwurf eines Prototyp-Reaktors zur thermisch gekoppelten Prozessfithrung

einschlielich einer exemplarischen Erprobung in einem Betriebspunkt gezeigt.



Kapitel 8

Umsetzung und Erprobung der
gekoppelten Reaktionsfiihrung

Aufbauend auf den Simulationsergebnissen (Kap. 7) wird die Umsetzung in einen
Prototyp-Reaktor R INT-1 zur Validierung der Ergebnisse vorgestellt. Die konstrukti-
ve Ausfithrung griindet auf der gleichen Reaktorstrukturierung wie die meisten gezeigten
Simulationsrechungen (siehe Kap. 7.1.1, Abb. 7.13). Der Reaktor ist wie folgt gestaltet:

e Reaktoraufbau: In Kap. 7 wurden Wéarmeverluste an die Umgebung im Rahmen
der simulationsgestiitzten Untersuchungen vernachléssigt. In der Realitét ist jedoch
ein Abwarmestrom ausgehend von der Reaktoroberflache unvermeidbar. Damit die-
ser bezogen auf den gesamten Reaktor nur verringerte Auswirkungen hat, wird der
Reaktor R INT-1 aus mehreren gestapelten Blechstrukturen aufgebaut (11 Bleche,
Wandstérke jeweils 1 mm). Abb. 8.1 zeigt ein CAD-Modell des Reaktors.

e Anordnung der Bleche: Die Kanile der strukturierten Bleche zeigen nach oben.
Die Kanalabmessungen und weitere geometrische Daten entsprechen den Werten,
die fiir die Simulation des thermisch gekoppelten Systems in Kap. 7.2 vorausgesetzt
wurden. Sie sind in Anhang D, Tab. D.2 zusammengefasst. Das unterste Blech (Bo-
denblech) sowie das oberste Blech (Deckblech) weisen keine Kanalstrukturierung
auf, damit Wandmaterial fiir die Dichtschweifung gegen die Umgebungsatmosphére
zur Verfiigung steht. Die mit Oxidationskatalysator beschichteten Bleche werden
wechselseitig mit den Blechen gestapelt, in deren Kanalstrukturen die Reformie-
rung durchgefiihrt wird. Das unterste sowie das oberste strukturierte Blech sind der
Oxidation zugeordnet. Somit sind fiinf Bleche der Oxidation und vier Bleche der

Reformierung zugeordnet.

e Abdichtung: Eine Abdichtung des Reaktors erfolgt ausschlieBlich iiber die Au-
Benkanten der gestapelten Bleche durch Laserschweiflen. Somit wird keine flachige

Abdichtung zwischen den einzelnen Blechen vorgenommen. Dadurch ist es moglich,
158
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vor dem Schweiflvorgang die Katalysatorbeschichtung einschliefSlich einer opti-
schen Qualitéatskontrolle vorzunehmen. An den Auflenkanten des Reaktors werden
zunéchst alle Bertihrungslinien zwischen benachbarten Blechen (Abb. 8.3) und an-

schlieBend das aufgesetzte Eckstiick dichtgeschweiflt.

e Katalytische Beschichtung: Wie in dem Reaktormodell vorausgesetzt, werden
die Beschichtungen ausschliefSlich einseitig auf einen Teilbereich der jeweiligen
Blechstruktur aufgebracht (Kap. 7.1.3, Abb. 7.13). Eine derartige, ortsabhéngige
Beschichtungsaufbringung ist nicht Stand der Technik, wurde jedoch fiir diesen
Reaktor-Prototypen freundlicherweise durch die Firma Umicore vorgenommen. Es
wurden die gleichen Katalysatorformulierungen wie bei den bisherigen Untersuchun-

gen eingesetzt. Eine vergleichbare Dicke des washcoats wurde angestrebt.

e Fluidzufiihrung: Abb. 8.2 zeigt eine Draufsicht auf den Reaktor. Der links ange-
ordnete, vordere Eckanschluss des Reaktors dient zur Zufithrung des vorgeheizten
Dampf-Reformierungsgemisches (siche auch Abb. 8.1). Uber den ebenfalls links an-
geordneten, hinteren Eckanschluss wird die Brenngasmischung dosiert. Die Vermi-
schung von Brenngas und Oxidationsmittel erfolgt in einem T-férmigen Rohrstiick
(nicht dargestellt). Hier dosiert eine Kapillare das Brenngas in das Zentrum des
T-Stiickes ein. Keramikkugeln aus Zirkonoxid mit einem Durchmesser von 3 mm
sollen in der Zufiihrungsleitung (Innendurchmesser 5 mm) den Mischvorgang mit

dem Oxidationsmittel unterstiitzen.

e Fluidabfithrung: Entsprechend der angestrebten Quasi-Gleichstromfithrung wird
der jeweilige Produktstrom iiber einen der rechts gezeigten Eckanschliisse diagonal

zum Fluideintritt abgefiihrt.

e Gasanalytik: Vor den Gasanalysatoren sind jeweils ein kondensierender Warme-
tauscher (WT 5, WT 7) sowie ein Gasentfeuchter (WT 6, WT 8) angeordnet. Zur
Konzentrationsmessung des Verbrennungsabgases dient ein zusétzlicher Gasanaly-
sator QIR 2. Gemessen werden der Sauerstoff- sowie der Kohlenmonoxidgehalt. An-

hang A, Abb. A.2 zeigt das zugehorige FlieSbild zum thermisch gekoppelten Prozess.

e Temperaturmessung: Das obere Deckblech ist quer zur Hauptstréomungsrichtung
mit quadratischen Nuten (0.6 mm) versehen. Entsprechend Abb. 8.4 werden Ther-
moelemente des Durchmessers 0.5 mm (Typ K) mittels keramischem Zement befes-
tigt. Die Positionierung orientiert sich dabei an den Orten, bei denen basierend auf
den Simulationsrechnungen lokale Minima oder Maxima erwartet werden. Wie die
Bildunterschrift von Abb. 8.4 erlautert, sind ebenso auf dem Bodenblech Thermoele-
mente befestigt. Alle genannten Thermoelemente dienen zur genéherten Erfassung

der oxidationsseitigen Temperaturen.
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Abbildung 8.1: Reaktor R INT-1: CAD-Modell zur Veranschaulichung des planaren Re-
aktoraufbaus. Reaktormafle: 130 mm x 47.4 mm x 11 mm. Fir die jeweilige Gasmischung
(Oxidation/Reformierung) erfolgt die Fluidzu-/abfiihrung iiber die diagonal angeordneten
Eckanschliisse (Werkstoff der Eckanschliisse: 1.4828).

Abbildung 8.2: Reaktor R INT-1: Draufsicht auf das Deckblech und die Fluidzu-
/abfiihrung (Eckanschliisse) des in Abb. 8.1 gezeigten Prototypreaktors nach Montage und
Befestigung der Thermoelemente auf dem Deckblech. An den Zu- sowie Abfithrungssam-
melrohren (Auflendurchmesser 8 mm) sind mittels Rohrschellen weitere Thermoelemente
befestigt.

Der vorgestellte Reaktoraufbau wurde zu einer Erprobungsmessung genutzt. Abb. 8.6
zeigt das Ergebnis. Die Zustromung entspricht je Kanal den Werten des Betriebspunktes
B 2 (Anhang D, Tab. D.3), jedoch ist der reformierungseitige Methan-Volumenstrom um
25 % vermindert. Dadurch ergibt sich reformierungsseitig ein gegeniiber den bisherigen

Simulationsrechnungen erhéhtes Wasserdampf/Methan-Verhéltnis von S/C=4.

Als Fazit der experimentellen Ergebnisse wird anhand von Abb. 8.6 festgehalten:

e Stabiler Betriebspunkt: Es konnte nachgewiesen werden, dass sich nach einem
Aufheizprozess ein stabiler Betriebspunkt bei hohen Umsétzen ausbildet. Dabei wur-

de wie bei den Simulationsrechnungen erstmals ein {iberaus hoher oxidationsseitiger
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Abbildung 8.3: Reaktor R INT-1: Blick auf die Stirnseite, die nach dem Schweiflvorgang
von einem Eckanschluss verdeckt wird. Das unterste Blech ist das Bodenblech. Das zwei-
te Blech von unten ist der Oxidation zugeordnet. Somit ist das dritte, fiinfte und siebte
Blech der Reformierung zugeordnet. Diese Bleche werden durch die hellgrau dargestellten
Rechteckoffnungen der Blechstrukturen bestromt.

Brenngas /
Oxidationsmittel TIR 44 TIR 45 TIR 46 TIR 47
TIR 36 y o
e
\< N
,,,,, boo~X
<
TIR 37—
\q> ,,,,,,
Y
30 Reaktions-
40 produkte
70
110

—

Abbildung 8.4: Reaktor R INT-1: Draufsicht auf den Reaktor (Deckblech) - Positionie-
rung der Temperaturmessstellen. Auf dem Bodenblech sind auf den hier gezeigten Positionen
der Thermoelemente TIR 44-TIR 47 die Thermoelemente TIR 40-TIR 43 befestigt. An den
Orten von TIR 36, TIR 37 sind am Bodenblech keine Thermoelemente befestigt. Die Orts-
koordinate der Simulationsrechnungen ist bezogen auf die hier gezeigten Mafle um 10 mm

nach rechts verschoben.
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Abbildung 8.5: R INT-1: Geitzte Kanalstrukturbleche vor katalytischer Beschichtung.
Abb. 7.13 wird fiir die jeweilige Katalysatoraufbringung zugrunde gelegt. Oberes Blech:
Durchfithrung der Oxidation. Unteres Blech: Durchfithrung der Reformierung. Werkstoff
der Bleche: 2.4816.

Edukt-Molanteil von 7.9 % Methan genutzt. Tatséchlich bleiben auch unter diesen
Bedingungen sowohl die maximal gemessene oxidationsseitige Temperatur (zirka
900 °C) als auch der maximal gemessene Temperaturhub (< 160 °C iiber die ge-
samte Reaktorlauflinge) begrenzt. Die oxidationsseitige Wérmefreisetzung betragt
zirka 35 W je Blechstruktur.

Umsitze: Tab. 8.1 zeigt die Austrittskonzentrationen zu einem definierten Zeit-
punkt, der auch in nachfolgenden Betrachtungen den Bezug bildet. Reformie-
rungsseitig wird nahezu ein vollstdndiger Methan-Umsatz erzielt. Die Austrittszu-
sammensetzung entspricht gendhert der trockenen thermodynamischen Gleichge-
wichtszusammensetzung bei 720 °C (im Gleichgewicht: ccp,=0.2 %, cco=10.6 %,
cco,=11.4 %). Oxidationsseitig kann aus den gemessenen Sauerstoff- sowie
Kohlenmonoxid-Konzentration gefolgert werden, dass hier ebenso mit einem

Methan-Umsatz > 99 % etwa Vollumsatz erreicht wird.

Temperaturverlauf: Die Eintrittsstrome werden jeweils auf zirka 750 °C, gemes-
sen unmittelbar an der Rohr-Auflenseite vor den zulaufseitigen Eckanschliissen des
Reaktors, vorgeheizt. Die Temperaturen des Deck- sowie Bodenbleches besitzen
qualitativ den gleichen Verlauf: Das Temperatur-Maximum liegt bei der Lauflinge
30 mm (TIR 44, TIR 40, Lingenbezug in diesem Absatz: Abb. 8.4) vor. Mit zu-
nehmender Lauflinge fillt die Temperatur monoton ab. Auffillig ist der relativ

grofle Temperaturunterschied zwischen Deck- und Bodenblech gemafl Tab. 8.2, der
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Abbildung 8.6: Reaktor R INT-1: Messwerte (trockene Reaktor-Austrittskonzentrationen:
Reformierung (oben), Oxidation (mittig)) sowie Wandtemperaturen in einem stationéiren
Betriebspunkt. Gesamte Zustrémung zum Reaktor: m%2071:154 g/h, VCQH471:785 scem (Re-
formierung, S/C=4); V2, 1.2=3540 scem, V3 1,,2=340 sccm (Oxidation). Reformierungsbe-
zogene Konzentrationsschwankungen (Minute 15, 28, 32) sind durch den eingesetzten Ver-
dampfer bedingt. Begleitheizung entspricht dem Wert T;s, (Gl. 8.1). Lauflinge: vgl. Abb. 8.4.
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sich erst bei den letzten Messstellen (TIR 43, TIR 47) angleicht. Die niedrige-
re Deckblech-Temperatur, TIR 44, liegt vermutlich darin begriindet, dass bei der
Durchfithrung der Schweiflung der Eckanschliisse die Schweifinahttiefe nahe dem
oberen Deckblech zu grof3 ist, so dass Zunderbildung einen Teil des oxidationsbezo-
genen Einstromquerschnittes versperrt. Eine ungleichméflige Stromungsverteilung
auf der obersten Blechstruktur wiirde auch erklidren, dass die mittig angeordnete
Messstelle TIR 36 einen etwas niedrigeren Wert anzeigt als die ndher am Reaktor-
rand angeordnete Messstelle TIR 45.

Ein Vergleich mit einer Simulationsrechnung kann zum einen anhand der Reaktor-
Austrittskonzentrationen erfolgen, zum anderen kann das Temperaturprofil auf der
Reaktoroberfliche herangezogen werden. Dabei ist zu beachten, dass die auf der Reaktor-
oberfliche gemessenen Temperaturen ausschliefllich einen Vergleich der oxidationsseitigen
Temperaturentwicklung zulassen. Dazu wird das bisherige Simulationsmodell so ange-
passt, dass die Warmeverluste des Oxidationskanals an das Isolationsmaterial iiber den
gesamten Integrationsweg (Abb. 7.13) beriicksichtigt werden. Dazu wird die rechte Seite
der Wirmebilanz des oxidationsbezogenen Wandmaterials (Gl. 6.23, Kap. 6.5) mit fol-

gendem Term ergénzt:

/\iso S mod S
— = (T3 — Tjs0) (8.1)
5,7ib ( 2 150
hz’so Atot,2

Tiso stellt die Temperatur des Isolationsmaterials mit der Wiarmeleitfahigkeit Az, =
0.20 W/mK (bei 800 °C) in einer Entfernung h;s,=12.7 mm orthogonal zu dem Deckblech
beziehungsweise Bodenblech dar. Hier entspricht T}, der Begleitheizungstemperatur. Sie
wird auf einen konstanten Sollwert von 750 °C geregelt (Abb. 8.6) und als aufgeprigt
betrachtet.

Eine Beriicksichtigung der Wandmaterialquerschnittsinderung im Bereich ohne Stege wie
in Gl. 6.23 wird in Gl. 8.1 nicht vorgenommen. Das zusétzliche 1 mm starke Deckblech
oberhalb des Oxidationsbleches, auf dem die Thermoelemente befestigt sind, {ibt einen
grofleren Einfluss auf die axiale Warmeleitung aus als der Querschnittsunterschied ent-
lang des Oxidationsbleches. Dieser betriagt weniger als 10 % (Struktur mit/ohne Stege).
Vereinfachend wird angenommen, dass die auf diesem Deckblech befestigten Temperatur-
messstellen die Wandtemperatur der darunterliegenden oxidationsseitigen Blechstruktur
gendhert wiedergeben. Genaugenommen wird somit der Anteil der Wéarmeverluste
des nicht strukturierten Deckbleches dem im Modell abgebildeten, darunterliegenden
Einzelkanal der Oxidation zugeschlagen. Damit werden die temperaturausgleichenden
Eigenschaften des Deckbleches vernachléssigt. Eine Erfassung der Wandtemperaturen

der Oxidations- beziehungsweise Reformierungsbleche im Kern des Reaktors ist aufgrund
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Tabelle 8.1: Reaktor-Austrittskonzentrationen (trockene Gaszusammensetzung nach Aus-
kondensation des Wasserdampfes) zum Zeitpunkt t=12 min. (Bezug bildet Abb. 8.6). Mit
Hilfe der Stochiometrie berechnete Werte sind in Klammern gesetzt.

Reformierung Oxidation
com, [0 0.1 (0.0)
cco,|%)] 11.4
cco %] 10.6
caa (%) (77.8)
c0, (%) 2.4

der Abdichtungsproblematik leider mit einem vertretbaren Aufwand nicht umzusetzen.

Temperatur [°C]

Massenanteil [-]

900

850

80017

750

- T1 Kanal
N PP T2 Kanal
_ T1 Wand
J— T2 Wand
_0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12
L Strdomungs-— Absolute Lauflange [m]
richtung
| o WCH4’1 Kanal
._..-.ﬁ 4444 w, o Kanal
r _ WCH4, 5 Kanal
\ . WCH4’1 Wand
w
v szy1 Wand
. WCH4’2 Wand
| I -
0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12

Absolute Lauflange [m]

Abbildung 8.7: Simulation des stationdren Verhaltens unter den im Experiment (Abb. 8.6)
genutzten Zustrombedingungen. Simulation M 3-S72 (SR0Ox3 / Referenzkinetiken). Zulauf-
temperatur 750 °C. w%m ,=0.18, w%zz0.0, w%m ,=0.05 (entspricht y%m 2:0.08).

Das Simulationsergebnis zeigt Abb. 8.7. Es wurden keinerlei Korrekturfaktoren zur opti-

mierten Angleichung an das experimentelle Ergebnis eingefiihrt. Zur Simulation werden

die Referenzkinetiken der Reformierung und Oxidation genutzt.

Die berechnete Maximaltemperatur betréagt zirka 870 °C. Bei Verwendung einer langsame-

ren reformierungsseitigen Kinetik (Parametrierung SR1, Tab. C.1) stiege die berechnete

Maximaltemperatur auf 960 °C (hier nicht dargestellt). Der Vergleich mit den Messwerten



166 8 Umsetzung und Erprobung der gekoppelten Reaktionsfiihrung

Tabelle 8.2: Reaktor-Austrittstemperaturen zum Zeitpunkt t=12 min. (Bezug: Abb. 8.6).
Die Thermoelemente TIR 40 - TIR 43 sind beziiglich ihrer Verteilung so angeordnet, wie
es in Abb. 8.4 fiir die Thermoelemente TIR 44 - TIR 47 dargestellt ist. Jedoch sind sie
auf dem Bodenblech des Reaktors befestigt. Zur vereinfachten Vergleichbarkeit zwischen
Simulationsrechnung und Experiment sind die hier genannten Lauflangen vergleichbar mit
der Abszisse der Simulationsrechnung (Abb. 8.7). In der Spalte Simulation sind die aus
dieser Abbildung entnommenen Wand-Temperaturwerte To Wand ergénzt.

Lauflinge Deckblech Messung Simulation Bodenblech Messung
[mm] °C] °C] °C]
20 TIR 44 832 868 TIR 40 896
30 TIR 45 826 851 TIR 41 886
60 TIR 46 784 817 TIR 42 793
100 TIR 47 743 780 TIR 43 744

zeigt, dass das Modell bei Verwendung der Referenzkinetiken (Abb. 8.7) die auftreten-
den Temperaturen quantitativ sowie den Temperaturverlauf qualitativ gut vorhersagt.
Die berechneten Umsétze entsprechen mit 99.6 % reformierungsseitig und 99.1 % oxi-
dationsseitig den gemessenen Umsédtzen. Im Experiment zeigt sich verglichen mit der
Simulationsrechnung ein etwas erhohter Temperaturabfall nahe dem Austritt des Reak-
tors (TIR 43, TIR 47). Die Ursache liegt wahrscheinlich in der im Simulationsmodell nicht
beriicksichtigten Warmeableitung durch das Wandmaterial der angeschlossenen Austritts-
Rohre des Reaktors. Es zeigen sich im Vergleich zwischen den Temperatur-Messwerten
und den simulierten Werten absolute Differenzen, die abhiingig von der Messstelle nur
zwischen 25 und 40 °C betragen (Tab. 8.2).

Die experimentellen Ergebnisse unterstreichen zum einen den Nutzen des erstellten
Modells zur Reaktorauslegung. Zum anderen zeigen sie die Chancen auf, Dampf-

Reformierung und katalytische Verbrennung thermisch in einem Reaktor zu koppeln.



Anhang A

Erginzende Anlagenflief3bilder

Abb. A.1 zeigt die getrennte Zufithrung von Oxidationsmittel sowie Brenngas zum Reak-
toreintritt im Rahmen der Oxidationsexperimente. Die Zusammenfiihrung beider Strome
vor dem Reaktor zeigt Abb. 5.1 (Kap. 5.3.1). Fluidzu- und -abfiihrung werden auflenseitig
gegen Ubertemperaturen abgesichert, so dass bei dem Uberschreiten einer vorgegebenen
Temperaturgrenze die Reaktorbeheizung und die Flussdosierung unterbrochen werden.
Fiir die Massenflussmesser von Methan wurde iiber den Dosierungsbereich eine separate
Kalibrierung durch ein volumetrisches Verfahren ermittelt. Grund fiir dieses Vorgehen wa-
ren Abweichungen grofier als 5 % iiber den Dosierungsbereich, die bei der Verwendung des
vom Hersteller angegebenen Gaskorrekturfaktors fiir Methan festgestellt wurden. Tab. A.1

gibt eine Uberblick beziiglich der eingesetzten Apparate sowie Software.

Der thermisch gekoppelte Reaktor wurde mit einem Anlagenaufbau gemafl Abb. A.2 un-
tersucht. Eine Verdoppelung der Gaslaufwege kennzeichnet die Ausfithrung. Die Rohrau-
Benseite der Brenngaszufithrung sowie beide Rohrauflenseiten der Produktgasleitungen
werden so iiberwacht, dass bei Ubertemperaturen oberhalb 850 °C die Gaszufiithrung un-

terbrochen und damit die Warmefreisetzung im Reaktor beendet wird.
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Abbildung A.1
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A Erginzende AnlagenflieBbilder

Abbildung A.2: AnlagenflieBbild: Untersuchung des thermisch gekoppelten Reaktors

(siehe Kap. 8). Kennzeichnungen der Fluidein-/ausldsse am Reaktor: R

Verbrennung.
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A Erginzende AnlagenflieB3bilder

Tabelle A.1: Ubersicht: Eingesetzte Apparate, Analytik, Software.

Gegenstand, Software Hersteller Typ

WT 1: Verdampfungssystem Bronkhorst Kapillarverdampfer CEM W-202

WT 4: Kéltethermostat Haake HK 20, 12 °C

WT 5: Messgaskiihler Emerson RAE-ME, Taupunktstemperatur 5 °C

WT 6: Doppelrohrkiihler Eigenentwicklung Kiithlmedium: Wasser, 12 °C

Gas-Analysator QIR 1 Rosemount CO (0-13 %) : nichtdispersive IR-Messung
NGA 2000 CO3 (0-26 %) : nichtdispersive IR-Messung

Massenflussregler
Automatisierungssoftware

Auswertungssoftware

mks Instruments
Eigenentwicklung

Eigenentwicklung

CHy (0-45 %) : nichtdispersive IR-Messung
Hy (0-80 %) : Warmeleitfdhigkeitsmessung
Typ 1179

basierend auf Labview 6.0

basierend auf MATLAB R12/13




Anhang B

Eingesetzte Versuchsreaktoren:
Geometrie, Kennzahlen

Tab. B.1 gibt einen Uberblick iiber die eingesetzten Versuchsreaktoren. Geometriedaten
und dimensionslose Kennzahlen fiir reprasentative Zustrombedingungen sind in Tab. B.2
zusammengestellt. Die Kanalabmessungen beziehen sich auf das freie Kanalvolumen nach
der Applikation der katalytischen Beschichtung. Dimensionslose Kennzahlen zur Berech-

nung von Stoff- sowie Wiarmetransportkoeffizienten zeigt Kap. 6 (Tab. 6.4, Tab. 6.5).

Hydrodynamische und thermische Einlauflingen (siehe Kap. 6.4.1)
Die hydrodynamische Einlauflange [z, und die thermische Einlauflange [z, werden ab-

geschiitzt geméfl den Beziehungen

lg, =0.07 RRe ; g =0.07 RRePr (B.1)

Tabelle B.1: Eingesetzte Versuchsreaktoren (Kap. 3.2). Indizierung erfolgt zur Unterschei-
dung der geometrischen Reaktor-Kenndaten.

Belegung Index r Versuchsreaktor Bemerkung

FB R SR-U-0 Flachbettreaktor - Reformierungskinetik
Berechnungsbasis Kinetikparameter (Dateiname):
R_SR_UO_Flachbettkinetik.mat

SR1 R SR-U-1 Mikroreaktor - Reformierungskinetik
Berechnungsbasis Kinetikparameter (Dateiname):
R_SR_U_1_ParaEst.mat

SR3 R SR-U-3 Mikroreaktor - Blindaktivitdt (Reformierung)
TOx R TOx-6 Mikroreaktor - Oxidationskinetik

R TOx-8 Mikroreaktor - Blindaktivitéit (Oxidation)

R INT-1 Kopplung Reformierung / Oxidation
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nach Hayes [74, S. 221, S.224] mit R~ d;/2. Die thermische Einlauflange bei einer in-
kompressiblen Laminarstromung einer Newtonschen Fliissigkeit mit iiberlagerter Reaktion
und konstanten Stoffeigenschaften ist wie folgt zu verstehen: Dazu sei zunéchst 6 unter

Annahme eines kreisrunden Kanalquerschnittes geméafl folgender Beziehung definiert

TS (2) =T (r,2)
0(r.2) = —75 ) - Ty

(B.2)

mit Tp=mittlere Temperatur iiber den Fluidquerschnitt bei Lauflinge z, T°=Temperatur
der katalytischen Oberfliche, T'=lauflingen- sowie radiusabhéngige Temperatur. Der ther-
mische Einlauf ist gegeben, wenn keine lauflingenabhingige Anderung der relativen ra-

dialen Temperaturgradienten mehr auftritt:

a0 (r, z

wies) -
Diese Bedingung ist bei dem hier vorliegenden Aufbau des thermisch gekoppelten Reak-
tors jedoch nur gendhert erfiillt. In Realitét liegt aufgrund der Temperaturgradienten zwi-
schen Wand und Stromung kein parabolisches Geschwindigkeitsprofil vor, hingegen treten
Dichte- und Viskositéatsinderungen auf. Dariiber hinaus weist die vorliegende Anwendung
die Besonderheit auf, dass die Kanalstromung von zwei Blechstrukturen begrenzt wird, die
signifikant verschiedene Temperaturen annehmen. Infolgedessen liegt keine radiale Sym-
metrie der Temperaturgradienten zur gedachten Mittelachse vor, wie sie iiblicherweise
bei beheizten Kanalstromungen auftritt. Neben den lauflingenabhéingig deutlichen Ande-
rungen der Wandtemperaturen storen reformierungsseitig die reaktionsbedingten Mol-
zahlanderungen auf der beschichteten Blechseite die Ausbildung eines parabolischen Ge-

schwindigkeitsprofils.

Geometriedaten und dimensionslose Kennzahlen der Versuchsreaktoren sind in Tab. B.2

zusammengestellt.
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Tabelle B.2: Geometriekenndaten und ausgewihlte dimensionslose Kennzahlen der Ver-
suchsreaktoren. Tp=1073 K. Zustrombedingungen der Fluidmischungen vgl. Anhang C,
Tab. C.2. Der Reaktor R TOx-8 zur Untersuchung der oxidationsseitigen Blindaktivitit
entspricht nahezu dem katalytisch beschichteten Reaktor R TOx-6. Da jedoch keine kataly-
tische Beschichtung auf die Wénde aufgebracht ist, erhoht sich die freie Kanalbreite auf 2.0
mm und die freie Kanaltiefe auf 0.4 mm. Die Geometriedaten fiir den thermisch gekoppelten
Reaktor, R INT-1, entsprechen den Werten des Simulationsmodells (Anhang D, Tab. D.2).

Versuchsreaktor R SR-U-0 R SR-U-1 R SR-U-3 R TOx-6
Reaktion Reformierung Reformierung  Reformierung Oxidation
Reaktorgeometrie Flachbett Mikroreaktor Mikroreaktor Mikroreaktor
Kanalstrukturierung Frasen Frisen Frasen Atzen
Kanalanzahl 1 18 18 18
Freie Kanalbreite [mm] 50 2.00 2.00 1.96
Freie Kanaltiefe [mm] 7 0.33 0.35 0.36
Stegbreite [mm] - 0.20 0.20 0.20

dp, [mm)] 12.3 0.57 0.62
Evan (Kap. 4.4) [%)] 44 57 100 100
Fluidmischung P 9.3p2 P 9.3p2 (Blindaktivitdt) P TOX_CH4_1
v (To, Eintr.) [2] 0.2 12.4 13.7
Pey (Ty, Eintr.) [-] 3 7 9

Re (Ty, dp, Eintr.) [-] 15 42 66

Sc (Ty, dp, Eintr.) [] 0.2 0.2 0.6




Anhang C

Fluidzusammensetzungen,
Reaktormodelle

In diesem Abschnitt wird der Bezug zwischen der elektrischen Leistung eines Brennstoff-
zellensystems und dem in dieser Arbeit betrachteten Reformier-Prozessschritt hergestellt
(Kap. 2, Abb. 2.2). Den nachfolgend genannten Stréomen und Leistungen wird eine ein-
zelne Blechstruktur zur Reformierung zugrundelegt, wie sie im Rahmen der kinetischen

Untersuchungen herangezogen wurde (Abb. 3.8).

Zur Ermittlung der elektrischen Brennstoffzellenleistung bei einem gegebenen Methan-
Eintrittsvolumenstrom in den Reformierreaktor wird vereinfacht eine vollstéandige Umset-
zung des Methans zu Kohlendioxid nach den Reaktionsstufen der Dampf-Reformierung
sowie der nachgeschalteten Wasser-Gas-Shift-Konversion angenommen. Der Wasserstoff-
strom vor der Brennstoffzelle entspricht aufgrund der Stoéchiometrie dem vierfachen
Methan-Edukt-Molenstrom. Dabei wird idealisierend die vollstindige Abreaktion des

Kohlenmonoxids in der Wasser-Gas Shift-Reaktion angenommen.

Unter der Annahme eines Reformat-Wirkungsgrades der Polymer-Elektrolyt-Membran-
Brennstoffzelle von 72 %, gleichbedeutend mit einer entsprechenden molaren Abreaktion
des zugefithrten Wasserstoffes in der Brennstoftzelle sowie einer Klemmenspannung von
0.52 V bei belastetem Betrieb, konnen 100 W elektrische Leistung bei einer anoden-
seitigen Zustrémung von 1.38 - 1072 mol H,/s abgegeben werden. Demnach ist fiir die
Bereitstellung eines Wasserstoffstromes zur Erzielung von 100 W elektrischer Leistung

ein reformierungsseitiger Edukteinsatz von 3.44 - 10~* mol CHy/s erforderlich.

Der im Rahmen der vorliegenden Arbeit untersuchte, einlagige mikrostrukturierte Reaktor
wird im reformierungsbezogenen Parameterpunkt P 9.3p2 betrieben. Anhang D, Tab. D.1
zeigt, dass diese Zustrombedingungen auch bei der Simulation des thermisch gekoppel-
ten Prozesses als Standard genutzt werden (genannt Betriebspunkt B 1). Mit diesem

Eduktstrom lésst sich unter den oben genannten Annahmen je Blechstruktur sogar eine
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Tabelle C.1: Erlduterung der Syntax Mz-Sy-Cz (SRiOxj) der Bildunterschriften zur ther-
misch gekoppelten Reaktionsfithrung (Bezug: Kap. 7, Simulationsergebnis-Darstellungen).

Abkiirzung Spezifizierung

Reaktorstrukturierung Mz (Tab. C.3) M1=Abb. 7.1, M2=Abb. 7.7, M3=Abb. 7.13
Simulationsrechnung Sy (absolute Nr.) Datei UbersichtStrukturierungModSim.zls
Variante Cz Tab. C.3

Kinetikparameter SRi (Dampfreformierung) Tab. 4.6, Tab. 4.7 (r_SR_1)
Kinetikparameter Oxj (Katalyt. Oxidation) Tab. 5.6 (r_TOx_j)

elektrische Leistung von 130 W in der Brennstoffzelle freisetzen. Der reformierungsseitig
zugefithrte Methan-Eduktstrom bendétigt im aufgeheizten Zustand fiir eine vollstandige
adiabate Umsetzung im Reformer eine oxidationsseitige Wérmezufuhr QS R,maz VYOI Maxi-
mal 93 W (Abb. 2.2). Der Begriff mazimal ist auf die vereinfachende Annahme bezogen,
dass der Eduktstrom vollsténdig zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff umgesetzt wird. Der
Anteil der leicht exothermen Shift-Reaktion zu Kohlendioxid wird bei der hier betrachte-
ten Temperatur (800 °C) vernachléssigt.

Gasgemische

Tab. C.2 zeigt Daten zur Zusammensetzung der Gasgemische, auf die im Rahmen der
vorliegenden Arbeit wiederholt Bezug genommen wird. Die Zusammensetzung der Oxi-
dationsgemische wurde in Anlehnung an die technische Anwendung so definiert, dass
Umgebungsluft den Sauerstofftrager bei der katalytischen Oxidation stellt. Zwei der ent-
haltenen Gemischzusammensetzungen (P 9.3p2 sowie P TOX_CH4_1mod) bilden die Zu-
stromungen, die im Rahmen der thermisch gekoppelten Simulation den Betriebspunkt B 1
bilden (Kap. 7). Als Betriebspunkt wird im Rahmen der thermisch gekoppelten Simula-
tion eine Kombination aus oxidations- und reformierungsseitiger Zustrémung bezeichnet
(Ubersicht: Anhang D, Tab. D.3). Bei der experimentellen Erprobung des thermisch ge-
koppelten Reaktoraufbaus wurde eine P TOX_CH4_1mod entsprechende oxidationsseitige

Gaszusammensetzung gewahlt, jedoch die Durchstromung verringert (Kap. 8).

Tab. C.2 ist um die oxidationsseitige Referenzzustromung P TOX_CH4_1 ergénzt, die im
Rahmen der Oxidationsexperimente zur Kinetikbestimmung genutzt wurde. Kap. 5.3,
Tab. 5.2 zeigt dazu Varianten, bei denen der Gesamtmassenstrom, nicht jedoch die
Eduktzusammensetzung geéndert wurde. Die Gaszusammensetzung ist im Vergleich zu
P TOX_CH4_1mod dadurch modifiziert, dass hier eine zusétzliche Stickstoff-Verdiinnung

vorgenommen wird.
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Tabelle C.2: Referenzzustromungen: Fluidmischungen, Gemischstoffdaten. Ty=1073 K. Die
Angaben zur Zustromung beziehen sich auf die gesamte mikrostrukturierte Reaktorgeome-
trie (18 Parallelkanile). Ausnahme: 1M ggnqr,i - Zustromung zu einem Einzelkanal.

Bezeichnung P 9.3a2 P TOX_CH4.1 P TOX_CH4_1mod

Betriebspunkt (1) (1)

Reaktion Reformierung Oxidation (i=2) Oxidation (i=2)
(i=1),S/C=3  App=1.2 Nog=1.2

Gesamtfluss nj,, [ 7] 5.93 6.52 4.29

Molanteil y2p; ; 0.25 0.052 0.079

Molanteil yg, ; 0.00 0.12 0.19

Molanteil ;o ; 0.75 0.00 0.00

Molanteil 3§, ; 0.00 0.82 0.73

Ni.i [Pa s] (To) 3.32-107° 4.39-1075 4.45-107°

i [2%] (To, Eintritt)  0.197 0.313 0.312

Phori [2%] (T, Gew.)  0.131

Xy i ] (To, Eintritt)  0.159 0.077 0.080

Dap.i m;] (To) 8.4 -107* 2.3-10~4 2.3-1074

Tivgori [2] 2.88 -107 5.06 -1075 3.32 107

M anati[ 2] 1.60 10 2.81.107 1.84 107

V0, ; [scem] 2242 2435 1601

& L] (To) 2.89 1.23 1.33

QsRmaz [W] -93 - -

Q0zmaz [W] - 75 75

P. gz (W] 130 - )
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Tabelle C.3:

Thermisch  gekoppelte

Reaktionsfiihrung:

Reaktormodelle/Struk-

turierungsvarianten. Gesamtlinge des Integrationsweges fiir alle Modelle: [g,=138 mm.
Ende des Oxidationskatalysatorbereiches: stets bei 100 mm. F'P: Verweis auf den jeweiligen

Fixpunkt im ldngennormierten PDEX-Modell.

Strukturierung M 1

Xox [Mm]

Xyef [mm]

(Abb. 7.1)

Variante C 1-C 8

10
10

Variante C 9
10
20

Variante C 10
10
25

Strukturierung M 2

(Abb. 7.7) - keine Varianten definiert

Strukturierung M 3  (Abb. 7.13)

Variante C 3 Variante C 4a Variante C 5
Xyef,] [10M] 33 35 33
Xox,1 [m] 25 25 20
Xref,2 [0 63 63 63

Variante C 6 Variante C 7 Variante C 8
Xref,1 [MIM)] 33 (FP7) 35 (FP7) 33
Xox,1 [m] 15 (FP4) 15 (FP4), 26 (FP5) 18 (FP4)
Xref,2 [MIN)] 63 63 63




Anhang D

Thermisch gekoppelte
Reaktionsfiihrung: Stoffdaten,
Parameter

Beschreibung der Dichteinderung

Die Fluidgemischdichte ist in beiden Reaktionssystemen eine Funktion der Zustands-
groBen und damit ortsabhéngig. Die jeweilige Fluiddichte beeinflusst die Transportpro-
zesse zwischen den katalytischen Wénden und der Kanalstromung (Kap. 6.5: Gl. 6.26,
Gl. 6.28, Gl. 6.29).

Die Totaloxidation von Methan ist eine volumenbesténdige Reaktion. Daher ist die ver-
brennungsseitige Fluiddichte nur Anderungen entlang der Kanallauflinge unterworfen, die
aus der ortsabhéingigen Anderung der Fluidtemperatur resultieren. Dabei wird das Fluid-
gemisch als ideales Gas betrachtet. Zur Berechnung der ortsabhéingigen Gemischdichte
wird die Molmasse des Gasgemisches im Reaktoreintritt herangezogen. Angenommen wird

dabei ein vernachléssigbarer Druckverlust entlang der Kanalstruktur.

Die molzahlerhohenden Reaktionen der Dampf-Reformierung fithren hingegen zu einer er-
heblichen Volumenstromzunahme. Eine Beriicksichtigung der Dichteéinderung erfolgt bei
der Losung der Bilanzgleichungen. Dazu wird die Gemischdichte im Gasraum der Refor-
mierung ortsabhéngig ausgehend von den Molanteilen y;, ; berechnet, die aus den Massen-
anteilen der Schliisselkomponenten Methan und Wasserstoff bestimmt werden. Aus den
Molanteilen M; der N Komponenten folgt zunédchst die lauflingenabhéngige Molmas-
se Mo1 des Gas-Dampf-Gemisches:

Mior1 (2) = Y ki (2) My (D.1)

R,
Protst = s (2) Ruon (2) T (2) = g7
tot,1

178

TE (D.2)



D  Thermisch gekoppelte Reaktionstiihrung: Stoffdaten, Parameter 179

Tabelle D.1: Modell zur Simulation der thermisch gekoppelten Reaktionsfithrung. An-
hang C, Tab. C.2 zeigt ergéinzende Daten zu den Zustrémbedingungen. Die genannten Fliisse
beziehen sich auf den Gesamt-Eintrittsstrom, der je Blechstruktur 18 parallel angeordnete
Einzelkanéle bestromt.

Bezeichnung P 9.3p2 P TOX_CH4 1mod
Betriebspunkt (1) (1)
Reaktion Reformierung (i=1) Oxidation (i=2)
§/C=3 Aop=1.2
Gesamtfluss hgot,i[de] 5.93 4.29
V0, ; [scem] 2242 1601
Viot.i(Tp) [ml/min] 8810 6289
Dey(To) [ 0.001 0.001
Xegf(To)[ 2] 0.001 0.001
of “N(T) 2] 0.53 0.46
al®(Ty) (LY 0.89 0.57
i (To) [rge) (50 pm) 3.18 1.60
a4 (To) [25%] (20 pm) 7.94 4.00

Damit ergibt sich fiir die reformierungsseitige Gemischdichte iiber das ideale Gasgesetz

(Gl. D.2) unter Annahme einer inkompressiblen Strémung:

Prot1 (2) = Drot 1};\4%1;()) (D.3)

Stoffdaten

Alle Stoffdaten werden auf eine mittlere Betriebstemperatur des Reaktors bezogen,
die mit Ty=800 °C festgesetzt wird. Ein Reaktorbetrieb bei einem Absolutdruck von
Pror=10° Pa wird angenommen und ist in guter Niherung gegeben. Die Auswirkungen des
Stromungsdruckverlusts auf die reformierungsseitige Gleichgewichtszusammensetzung

sowie die Stoffdaten sind zu vernachléssigen.

Die Wiarmekapazitéat der Reinstoffe einschliefllich des Feststoffes wird ausgehend von Po-
lynomansétzen fiir die Bezugstemperatur Ty berechnet (Tab. D.5). Unter der Annahme,
dass ein Gemisch idealer Gase vorliegt, wird entsprechend den Molanteilen im Edukt-
Gemisch gemittelt [93].

Dampf-Reformierung (Methan): Thermodynamische Reaktionsgleichgewichte
Die Berechnung von Gleichgewichtskonstanten wurde sowohl im Rahmen der Parame-

terschatzung unter Nutzung des Werkzeuges MATLAB sowie im Rahmen der modell-
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Tabelle D.2: Modell zur Simulation der thermisch gekoppelten Reaktionsfithrung (Kap. 7):
Stoffdaten/Geometrie der Blechstrukturen. Der Querschnitt der fluidfithrenden Strukturen
ist im Hauptteil der Arbeit abgebildet (Abb. 6.6: Kanalstruktur mit Stegen, Abb. 6.7: Ka-
nalstruktur ohne Stege). Fluidraum 1: zugeordnet der Blechstruktur 1 (Reformierung). Flui-
draum 2: zugeordnet der Blechstruktur 2 (Oxidation). Querschnittsangaben zur Blechstérke

2 mm bilden die Basis fiir ergéinzende Simulationsrechnungen (Kap. 7.2.4).

Bezeichnung Symbol Wert
Feststoffdichte Reaktorwerkstoff ps(To) [% 8470
Wirmekapazitit Feststoff c® (To) [%] 0.62
Wirmeleitfdhigkeit Feststoff [92, S. 3] A (Tp) [] 0.0275
Integrationsldnge (vgl. Abb. 7.1) lg [m] 0.138
Absolute Gesamtbreite Modellgebiet Smod [m] 2.21-1073
Freier Kanalquerschnitt, Fluidraum 1 Azi’bl [m?] 9.45-1077
Freie Kanalquerschnitt, Fluidraum 2 A’Zb? [m?] 5.91-1077
Katalyt. Kanalumfang reformierungsseitig Ugift,l [m] 2.87-1073
Katalyt. Kanalumfang oxidationsseitig Ugé’m [m] 2.53.1073
Nicht-katalyt. Kanalumfang, Fluidraum 1 Zfbﬁ [m] 1.63-103
Nicht-katalyt. Kanalumfang, Fluidraum 2 leb(fg [m] 1.79-10~%
Materialquerschnitt, Blech 1, Stiirke 1 mm A m?] 1221076
Materialquerschnitt, Blech 2, Stirke 1 mm Af(’;fg [m?] 1.74-10°6
Materialquerschnitt, Blech 1, Stirke 2 mm Af(’;ff [m?] 3.44.1076
Materialquerschnitt, Blech 2, Stirke 2 mm Af(’);fg [m?] 4.12:1076
Breite der Stege, Blechstruktur 1 by [m] 5.5-10~%
Breite der Stege, Blechstruktur 2 bt [m] 3.8.107*
Freie Kanalhohe Fluidraum 1 hi 1 [m] 3.5-107%
Freie Kanalhthe Fluidraum 2 hi 2 [m] 6.0-10~%
Hydr. Durchmesser Fluidraum 1 dp1 [mm] 0.855
Hydr. Durchmesser Fluidraum 2 dp,2 [mm] 0.557
washcoat Dicke Swe [mm)] 0.020
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Tabelle D.3: Simulation der thermisch gekoppelten Reaktionsfithrung (Kap. 7.2.3):
Betriebspunkte. Diese Massenstromkombinationen definieren in Verbindung mit der Edukt-
zusammensetzung geméfl Tab. C.2 (Betriebspunkt 1) die Eduktzustrémungen je Kanal be-
zogen auf eine Kombination aus zwei Blechstrukturen (Kap. 7.1.3, Abb. 7.13).

Betriebspunkt B1 B 2 B3 B4 B5

MKanal,1 [%] 1.60e-6 7.70e-7 2.40e-6 2.72¢-6 2.40e-6
Rel. Durchsatz (Reformierung) 100 % 48 % 150 % 170 % 150 %
Rel. Durchsatz (Oxidation) 100 % 48 % 123 % 123 % 110 %
mKanal,Q[%] 1.84e-6 8.86e-7 2.26e-6 2.26e-6 2.03e-6

Tabelle D.4: Modell zur Simulation der thermisch gekoppelten Reaktionsfithrung: Standard
der Parametrierung (Referenz). Auf gegebenenfalls abweichende Parametrierungen wird in
Kap. 7 in der Abbildungsbezeichnung der jeweiligen Simulationsrechnung hingewiesen.

Grofle Wert

Eintrittstemperatur beider Eduktstrome 750 °C
Eduktzusammensetzungen siehe Tabelle D.1
Stoff-/Geometriedaten siehe Tabelle D.2

Abstand der Blechlagen s, (Abb. 6.3) 50 pm

Massenstrome entsprechend Betriebspunkt B 1 (Tab. D.3)
Temperatur (Integrationsstart) 750 °C

Integrationsdauer 10000 s
Referenz-Kinetikparameter: Oxidation r_TOx_3 (Kap. 5.5, Tab. 5.6)
Referenz-Kinetikparameter: Reformierung r_SR_0 (Kap. 4.4.1, Tab. 4.6)

Tabelle D.5: Spez. Wiarmekapazitit der Eduktkomponenten bei Tp=1073 K, p=0.1 MPa.
Datenquelle: [94].

Komponente — Wert [kJ/kgK] Komponente — Wert [kJ/kgK]

CH, 4.53 O, 1.10
H,O 2.34 No 1.04




182 D Thermisch gekoppelte Reaktionstiihrung: Stoffdaten, Parameter

Tabelle D.6: Methan-Dampf-Reformierung: Parametrierung zur kompakten Beschreibung
der thermodynamischen Gleichgewichte (Kap. 6.4.2, Gl. 6.4, Gl. 6.5). ptot=0.1 MPa.

a1 = —1.68204 - 10*K Ak, =1.92738-10"
a;o = —1.68204 - 10* K> Ak, =1.90857-1072
a;3 = —3.53674 - 10°K?
a4 = —4.32539 - 103K

gestiitzten Untersuchungen zur Kopplung beider Reaktionen mit dem Werkzeug PDEX
durchgefiihrt. Die Modellumsetzung fiir das Werkzeug PDEX nutzt eine vereinfachte Be-
schreibung der Temperaturabhéngigkeit der Gleichgewichtskonstanten, die in Kap. 6.4.3

eingefiihrt worden ist. Tab. D.6 zeigt die zugehorigen Konstanten.

Im Rahmen der Parameterschiatzung mit dem Werkzeug Matlab werden die Gleichge-
wichtskonstanten K, ; sowie K, o zur Beschreibung der Dampfreformierung auf nachfol-
gende Weise berechnet. K, 3 ergibt sich unmittelbar geméf8 Gl. 4.9 aus diesen Werten.
Die Berechnung basiert auf Standardreaktionsenthalpien, die auf 25 °C und p=10° Pa
bezogen sind und der Literatur entnommen wurden [95]. Die Umrechnung der Standard-
reaktionsenthalpie AH%’Z auf die zur Gleichgewichtsberechnung genutzte Temperatur T’
wird mit Hilfe des Kirchhoffschen Gesetzes durchgefiihrt [96, S. 72]:

AH}O%l( ) = AHIO%Z To) + /Z Zeltlc;nk (D.4)

Die temperaturabhéngigen molaren Wirmekapazititen ¢’ werden dabei durch Poly-
nomfunktionen angenihert. Uber die Gibbs-Helmholtz-Gleichung (Gl. D.5) kann mittels
Gl D.4 durch Substitution AGY%, (T') berechnet werden.

0G/T —-H
(6—T> sl (D-5)

Die zugehorige  Integrationskonstante entspricht der freien Standard-
Reaktionsenthalpie AG%J (Top = 298K). Wie Gl. D.6 zeigt, wird diese Enthalpie
wiederum fiir jede Reaktion [ aus den freien Standard-Bildungsenthalpien AG(}J
berechnet (Datenquelle der Bildungsenthalpien: [31, S. 8], py:=0.1 MPa):

AGOR,I (To) = Z Vgef lAG?:l(TO) (D.6)

k

Die Gleichgewichtskonstante K » ; bei der betrachteten Temperatur T folgt dann fiir die
p
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Bruttoreaktion ! mit der freien Reaktionsenthalpie AG%; (p’=0.1 MPa):

K5 (T) = exp (—%) (D.7)

Bei idealer Gasphase ergibt sich als Gleichgewichtskonstante K, ;, zugeordnet zur

Reformierungs-Reaktion [ im Kanal 1 bei p’=p;,;=0.1 MPa:

het,l

vt Diot \ % Vk,1
Ky=]]v"" = LS ( ) (D.8)
k

pO

Der Bezugsdruck der Stoffdaten p® und der Gesamtdruck py; in der vorliegenden Anwen-

dung sind gleich. Daher entsprechen sich hier beide Gleichgewichtskonstanten.
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