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1 Zusammenfassung

Erdgas isaktuell nochin vielen Anwendungen der Thermoprozesstechnik die primare Ener-
giequelle fur dieBereitstellung von Prozesswarme. Viele dieser Prozesse, insbesondere in
den Grundstoffindustrien Metall, Glas oder Keramik, sind sehr energieintensiv und mit hohen
Treibhausgasemissionen verbunden. Traditionell steht in vielen Branchen die Steigerung der
Energieeffizienz und damit die Reduzierung des Brennstoffverbrauchs im Mittelpunkt von
OptimierungsmalRnahmemies hat zum einen wirtschaftliche Griinde, wird aber im Rahmen
der Klimaschutzdiskussion zunehmend auch im Zusammenhang mit der Reduzierung von
Trelbhausgasemissionen gesehdtine weit verbreitete und erfolgreiche Mal3nahme zur Ef-
fizienzsteigerung ist die Abgaswarmertickgewinnung zur Verbrennungsluftvorwarmung, mit
der erhebliche Wirkungsgradsteigerungen erzielt werden kénnen. Eine alternative Mal3-
nahme ist dagegen die sogenaenOxyfuelVerbrennung. In der Glasindustrie werden
OxyfuetBrenner bereits in Kombination mihermochemischer Rekuperation (TGHfplg-

reich verwendetlm Rahmen dieses Projektes soll der Einsatzbereich fir Anwendungen mit
niedrigeren Prozesstemperaturen angepasst und weiterentwickelt werden. Zielprozess ist
hier insbesondere das Einschmelzen von Aluminiumschrott (Sekundaraluminium). Ein we-
sentlicher Aspekt hierbei ist, dass aufgrund der niedrigeren Abgastemperaturen der Refor-
mierungsprozess katalytisch unterstitzt werden muss, um die gewiinschten Wirkungsgrads-
teigerungen zu erreichen. Zudem sind die Abgase eines solchen Prozesses nicht nur mit
Schadstoffen aus der eigentlichen Verbrennung belastet, sondern auch mit Spurenelemen-
ten, die durch den Schmelzprozess freigesetzt werden und den Katalysator schadigen kon-
nen.

Ziel des Forschungsvorhabens war es, den Energieverbrauch von @xytagtn in der Ther-
moprozesstechnik (z.B. in der INEetallindustrie) durch den Einsatz einer innovativen War-
meruckgewinnungstechnologie, der thermochemischen Rekuperation (TCR), werttuz
zieren. Im Rahmen des Vorhabens wurde ein Prototyp eines OxBffeehers mit vorgeschal-
teter rekuperativer TCRinheit entwickelt und im halbtechnischen Mal3stab (Brennerleistung
ca. 100 kW) erprobt sowie die Eignung dieser Technologie fur Prozéssétheren Tempe-
raturniveaus, z.B. in der Aluminiumindustrie, getestet. Dazu wurden die Hauptkomponenten
des Systems, die T&Eheit mit katalytischem Reformer und der Synthesegasbrenner, ent-
wickelt, optimiert und aufeinander abgestimmt. Mit Hilfe vdmebretischen Betrachtungen

und Prozesssimulationen wurden optimale Betriebsparameter (z.B. Abgasrezirkulationsraten,
Temperaturniveaus, etc.) und mdgliche Einsparpotentiale ermittelt.

Mit Hilfe simulationsgestitzter reaktionskinetischer Analysen wurde die Zusammensetzung
des zu erwartenden Synthesegases ermittéliif Basis dieser Daten wurde ein bivalenter
OxyfuelBrenner entwickelt, der sowohl mit Erdgas als auch Synthesegas betreiben werden
kann. Der Brenner unterzog sich diversen Belastungstests und erwies sich auch unter den
komplexen Anforderungen, die durdre Verwendung von Synthesegas entstehen, als effektiv
und zuverlassig.



Im Einzelversuchsbetrieb der MBRlage konnten die erzielbaren Einsparungen grundsatzlich
bestatigt werden. Auch wenn der Nennbetriebspunkt in den durchgefiihrten Versuchsreihen
nicht erreicht werden konnte, zeigen die Ergebnisse deutliche Einsparpotegegéntber

der direkten Erdgasnutzung. Unter der Annahme, dass die Umsetzung des Reformats im Bren-
ner mit vergleichbarem Wirkungsgrad erfolgt, kbnnen nach den Versuchsergebnissen ca. 10
% Energie durch die Reformierung eingespart werden. Damit wird dlevefi aus den Be-
rechnungen (13 %) zwar nicht erreicht, es besteht aber weiteres Potenzial durch héhere Ab-
gastemperaturen.



2 Ausgangssituatiorund Hintergrtinde

Das Ziel dieses Projektesmr esdie Effizienz von Oxyfubkfeuerten industriellerHochtem-
peraturprozesserzu erhéhen und gleichzeitje Bildung von Schadstoffen zu reduzierem.

Zuge des Projektes urden dazu einthermochemische Rekuperator, in dem Abgas und
Brenngas gemischt werdamd ein SauerstofSynthesegasbrennantwickelt, dieinnerhalb
desFeuerungsmpzesseontinuierlichzusammen betrieben wrden.

Durch die Nutzung eimeéatalytischunterstiitzen thermochemischen Rekuperatiomird die
thermische Energides Abgases nicht nur zur Vorwarmung des Brenngases verwendet, son-
dern eine Reformierung des Brenngases, in diesem Fall Erdgas, erigieberhoht die er-

zielte Effizienzsteigerung nochmals deutlich,zdaatzlich chemisch gebundene Energie aus
dem Abgas Ubertragen wira nuretwa 50 Vol-% der Abgasmenge zur thermochemischen
Rekuperation bendtigt werdekann de restliche Abgasienge anschlielRenzlr Vorwarmung

des Oxidators Sauerstoff verwertdeserden, um die Effizienz mdglichst zu maximiedhe

in Abbildung2-1 gezeigt, wird das erzeugte Synthesegas anschlielend zusammen mit dem
Sauerstoff Gber einen Brenner in d8nennraum eingebracht und verbrannt.

Catalytic

Reformer 0, Oxy-Fuel Furnace
Flue Gas
(CO,, H,0, 0,)
I Catalyst I .
Natural Gas Syngas
(CH,) CO, H,,
I H,0, CH,(?)

Abbildung2-1: GeplantesProzessschemainesOxyTCHBrenners

Fur denthermochemischen Rekuperator (T@Rrden zudem unterschiedlichen Katalysator-
typen betrachtet und bewertetZur Bewertung werden hierb&arameter wiedie Resistenz
gegenuber Passivierung, diatalysatofebensdauerdie Gasausbeute und schlussendlich
die Verfugbarkeit undlie Kosten betrachtetNeben der Effizienzsteigerung steht bei der Ent-
wicklung der TGRinheit zudem die Anlag&kampatibilitat im Fokus. @rch eine einfache und
kompakte Ausflihrung des thermochemischen Rekuperdtémnen vor allem Bestandsanla-
genkosteneffizientund beieinemgleichzeitig geringg anlagentechnischen Aufwarginem
Retrofit unterzogen werderDaflr ist eineoptimierte Warneubertragung innerhalb des TCR
notwendig, die mit Hilfe vooamfangreichen numerischen Stromungssimulationen untersucht
wurde.

Das zu entwickelnde Brennersystem masschliel3end fur die teils kritischen Anforderungen
explizit ausgelegt werderGrundsatzlich gilt es bei Brennersystemen ein Uberhitzen zu ver-
meiden. Durch di&ombination einegorgewéarmten Brenngases mit dem Oxidator Sauerstoff
wird die thermische Belastung des Brennersystems und der gasfiihrenden Leitteggioh
erhoht, wasbesonders bei der Werkstoffauswahl bericksichtigt werden miss. der
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Verbrennung des vorgewarmten Synthesegases mit Sauesséadt zudem das Potenzial zur
Bildung von Luftschadstoffemwie beispielsweise N{deutlich anwas es zu vermeiden gilt.

Die Umsetzung des Vorhabens wird durch die Forschungspartner anhand verschiedener Arbeits-
schritte durchgefuihrt, vglAbbildung 22. Dabei ist zunéchst eine parallele Entwicklung und Un-
tersuchung der Kernkomponenterder TCREinheitund des Synthesegasbrenners/orgesehen.

Nach erfolgreicher Entwicklung und Erprobung der Einzelteile soll das gesamte Bauteil experimen-
tell und numerisch untersucht werden.

Abbildung2-2: GeplanteUmsetzung des Vorhaber(Quelle: GWI)



3 Vorgehensweisaind Ergebniss€Brenner)

Ein wesentliches Kriterium bei der Konstruktion der Brennereinheit war von vornherein, dass
der Brenner geometrisch einfach gehalten und méglichst aus Standardteilen bestehen sollte,
um die Baukosten niedrig zu halten. Zudem muss der Brenner sowohl ienr@ryFuet

Modus, also mit Erdgas und Sauerstoff, und im-MoRus, also mit einem Syngas und (vor-
gewarmten) Sauerstoff, betrieben werden kénnen. Der -BugtModus ist notwendig, da

zum einen die Anlage beim Anfahrprozess auf die notwendige Betriebstatopgebracht
werden muss, um die TE&Rnheit betreiben zu kdnnen. Zum Zweiten ist dies aber auch eine
Sicherheitsmal3nahme, um im Falle eines Ausfalls detEli@RIt eine ausreichende Bereit-
stellung von Prozesswarme sicherstellen zu kénnen.

Eine grundsatzliche Herausforderung flr diese Art von Brenner sind die sehr unterschiedlichen
Eigenschaften von Erdgas und Syngas. Der volumetrische Heizwert des Syngases ist weitaus
geringer als der des Erdgases, zudem liegt es bei einer verhaltnisro@iBig hemperatur von

ca. 600 °C vor. Daraus ergeben sich fur die beiden Betriebsmodi sehr unterschiedliche Brenn-
gasvolumenstrome, die bei gleicher Brennerdiisengeometrie, in sehr unterschiedlichen Stro-
mungsgeschwindigkeiten resultieren. In vorbereitenden -Skbulationen wurde daher an-

hand einer typischen Geometrie eines dyelBrenners in einer generischen Brennkammer
untersucht, welche Stromungsgeschwindigkeiten zu erwarten sind, wenn die Brennergeomet-
rie nicht dem Brennstoff angepasst wirdlbbildung3-1 zeigt einen Vergleich der Stromungs-
geschwindigkeiten, die sich aus diesen SHBulationen ergaben.

Referenzfall *=

Syngas Vinax = 220 m/s

[m/s]

0 8 15 23 30 38 45 50

Abbildung3-1: Vergleichder Stromungsgeschwindigkeiteim Referenzfal{ErdgasO:-Betrieb)und im TCRBe-
trieb (SyngasO.-Betrieb)fiir die erste untersuchteBrennergeometrieg(Quelle: GWI)
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Anhand der CFSimulationen wurde deutlich, dass im Syngasbetrieb bei unveranderter Geo-
metrie extrem hohe Geschwindigkeiten auftreten, die mit entsprechend hohen Druckverlus-
ten Uber den Brenner verbunden sind. Der Druck des aus deEir@Rit austretendersyn-
gases ist hierflir nicht ausreichend, so dass ein BreDesign mit einer betriebspunktunab-
hangigen Geometrie verworfen werden musste.

Referenzfall

Abbildung 3-2: Der Oxy-TCRBrennerin der Konfigurationfir den ReferenzfallErdgasSauerstoff,links) und
den Syngasbetriel{rechts),(Quelle:GWI)

Daher wurde im Folgenden ein Brennerkonzept verfolgt, bei dem Erdgas und Syngas nicht
durch dieselbe Offnung in den Brennraum eingebracht werden. Anstelle dessen wird fiir den
Erdgasbetrieb eine kleinere Lanze in den Brenner eingebracht. Wenn auf denli&ynghs
umgeschaltet wird, wird diese Erdgaslanze zuriickgezogempigildung3-2).

Auf die fur die Auslegung dieses Brenners durchgefihrtenSifDlationen wird ausfuhrlich

in Abschnitt 3.1 eingegangen.

3.1. Auslegungund SimulationdesBrennerDesigns

Verwendet werden soll ein modifizierter Brenner des Typs J von Nippon Gases Deutschland,
der als Standardbrenner in vielen industriellen Anwendungen zum Einsatz kommt. Es ist eine
ausgereifte Konstruktion und wird fiir unterschiedliche Brenngase eingeséiztlen Einsatz

AY t NR a3/ ivia ohdz®d RAS Y2y adNHzA GA2y 3INHzy RANGT f
Der Brenner muss sowohl mit dem im Reformer hergestellten, synthetischen Gas als auch mit
Erdgas betrieben werden, da im Anfahrprozess kein Syngas zur Verfigung stehen kann. Im
ersten Ansatz wurde der Brenner fiir das synthetische Gas ausgelegt und inemesischen
Simulation untersucht, inwieweit diese Konfiguration auch mit Erdgas betrieben werden kann.
Der Durchmesser der Gasdiise wurde zu 20 mm bestimmt, der Ringspalt fir den Sauerstoff
auf 2,7 mm. Im Ergebnis ist das Verhalten des Brenners niclederiistellend gewesen, siehe

AP 1.6. Deshalb wurde die Brennerkonstruktion geéndert: fiir den Startbereich fur den Betrieb
mit Erdgas wird eine separate Lanze mit entsprechender Diise mittig in den Brenner integriert.
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Beim Umschalten auf den Syngasbetrieb wird diese Lanze ein Stlick zurtickgezogen, um den
gesamten Querschnitt fir das Syngas freizugeben. Aul3erdem wurde die Duse fur das Syngas
vergrofRert, von 20 mm auf 41,9 mm. Die Duse fur das Erdgas in der separatewlathze

auf 10 mm festgelegt. Nun ergab die numerische Simulation ein vernunftige®Ril@ich-

nung des Brenners ist AMbbildung3-3 dargestellt.

(

Abbildung3-3: KonstruktionszeichnunglesBrenners(Quelle:Nippon)

Der Brenner wird Uber einen externen Ziundbrenner gestartet und wéahrend des Betriebes mit-
tels einer UVSonde tberwacht. Nach Erreichen der Prozesstemperatur wird die Erdgaslanze
nach Unterbrechung der Erdgasversorgung zuriickgezogen und das synthetisdestaas

tet. Bei Ausfall des Brenners muss der Ofen automatisch mit Luft gespuilt werden. Ein automa-
tischer Neustart darf nicht erfolgen.

Im Rahmen der Voruntersuchungen ergaben sich bei den Forschungsstellen GWI und DBI un-
terschiedliche Abschatzungen in Bezug auf die Zusammensetzungen des Synthesegases, das
sich aus der thermochemischen Rekuperation ergibt. Dies ist auf die unterschiedhohah-

men und Randbedingungen zurtickzufiihren, die den entsprechenden reaktionskinetischen
Rechnungen zugrundeliegenden. Das vom DBI ermittelte Syngas weist damit einen erheblich
geringeren CHAnNtell auf als bei der vom GWI ermittelten 8ysegaszusammesetzungmit
entsprechend niedrigeren Heizwerten und minimalen Sauerstoffbedarfen. Da zudem ger CO
Gehalt des DBbyngases hoher ist (bei annahernd gleicherGehalten), fallt die adiabate
Verbrennungstemperatur des BDBi/ngases niedriger aus als beim &3jgas.

Ohne die experimentellen Untersuchungen kann nicht abschlie3end geklart werden kann,
welche der Zusammensetzungen néaher an der Realitat der kombinierten TCR/BEgnheit

sind. Daher wurden die CFEmulationen fur die Auslegung des Brenners mit beidesah-
mensetzungen sowie Erdgas (bzw. stellvertreteng) @urchgefihrtTabelle3-1 zeigt Zusam-
mensetzungen und Brennstoffeigenschaften der in den -SiRidlationen betrachteten
Brenngase.
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Tabelle3-1: Brennstoffzusammensetzungeuand -eigenschafterbei den CFBSimulationen

OAYKSAI ONRIlL A [{ey3Alay|{eyaAl auys.
I + 2t O M N MPZYyH nyp
I, + ¢ P n NMOZHM ogzZTn
/ h + 2t O n MC XYy MHZY M
/' h + 2t O n dZdo MYy Z g
IHh + Zf P n MO ZHDI HOZT
I aWI%OY opzyd MO Z g TZCPp

o P pT oXyc HSMH

12 KgY
thvw YbOKXO H nxcaoc nxoc
¢I_P§><I" MU c/ HPTCPp H®cnn HPopy

Im Folgenden sollen die Ergebnisse von drei Simulationen gezeigt werden, dem Referenzfall
mit Erdgas (CH und den beiden Synthesegasen Syngas_GWI und Syngas_DHBErdgs

haben Brenngas und Sauerstoff jeweils eine Temperatur von 25 °C, bei den Synthesegasfallen
weisen die Brenngase Temperaturen von 608 °C auf, wahrend der eingebrachte Sauerstoff
eine Temperatur von 200 @t

Erdgas Syngas_GWI Syngas_DBI
Vmax = 44 m/s Vmax = 114 m/s Vimax = 200 m/s
0 8 15 23 30 38 45 50
L0 |
[m/s]

Abbildung3-4: Geschwindigkeitsverteilungeim Mittelschnitt fir die drei untersuchtenFalle(Quelle:GWI)

5AS hEARIFG2NI I Kf < ¢dzNRS FNNJ F£fS CNfnf S 1T dz
basierend aufvorangegangenen Prozessrechnungen, unterschiedliche Werte angasetz

immer dieselbe eingebrachte Warmeleistung (also die Summe aus Brennstoffleistung und
durch den vorgewarmten Sauerstoff) zu erhalten. Daher ergibt sich fir den Erdgasfall eine
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Brennerleistung von 100 kW, fur den Syngas -G8l eine Brennerleistung von 94 kW und
den Fall mit Syngas_DBI eine Brennerleistung von 89 kW.

Erdgas Syngas_GWI Syngas_DBI
Tout, avg =1125°C Tout, avg = 1133°C Tout, avg = 1038 °C
w— — T =
T,..=2.660°C T, =2.776°C Tonax = 2.468 °C T,q = 2.698 °C Toax = 2.213°C T,4=2.460°C
25 396 767 1139 1510 1881 2253 2500
L . .
[*C]

Abbildung3-5: Vergleichder Temperaturenbei den untersuchtenFallen(Quelle:GWI)

Abbildung3-4 zeigt die GeschwindigkeitsverteilungenBrenner ud Brennraum fr die drei

Falle. Aufgrund der niedrigeren Heizwedmeben sich fur die Syngase deutlich héhere Ge-
schwindigkeiten als beim Referenzbrennstoff Erdgas, wobei dies fir Syngas_DBI noch deutli-
cher ausféllt als fur Syngas_GWibbildung 3-5 veranschaulicht die Temperaturverteilungen

in den CFEsimulationen: die heil3e Reaktionszone der Flamme ist bei der Erdgasverbrennung
am groRten, wahrend die héheren lokalen Geschwindigkeiten bei den Si#idjas zu einer
deutlich intensiveren Durchmischg von Flammenfront und Abgasen und damikleineren
Reaktionszonen fuhrDies und die per se niedrigeren adiabaten Verbrennungstemperaturen
haben auch niedrigere Maximaltemperaturen im System zur Folge, wobei dieser Effekt beim
SyngasDBI besonders ausgepragt ist. Die Abgastemperaturen des Hrdasind der Syn-
gas_GWBimudation liegen nah beieinander, wahrend das Abgas bei der SyngasebiBén-

nung etwas kuhler ist.

In Abbildung 3-6 sind die Energiebilanzen der drei betrachteten Systeme anhand der War-
mestromdichtenverteilungen Uber die Ofenwénde dargestellt, stellvertretend fir den War-
mefluss in das Produkt in einem realen Produktionsprozess. Die dargestellte Warmeflussdich-
ten sind regativ, da die thermodynamische Vorzeichenkonvention gilt, bei der negative Ener-
giestrome das System verlassen. AulRerdem sind die integralen Grage\grmestrom

Uber die Wéande, ein Indikator fur die in das Wagut Ubertragene Energim einem realen
Prozess), Q@(Energiestrom in das System, also die Summe von Brennerleistung und der mit
dem vorgeheizten Sauerstoff eingebrachten Leistung) sowi¢di@ allein durch den Brenn-

stoff eingebrachte Leistungyerglichen mit dem Referenzprozess ergeben sich sowohl bei der
Verbrennung beider Syngase ahnliche energetische Wirkungsgradgewinne (sichtbar anhand
des Verhdltnis Qs{Qe0 = 620 SA RAS SNNBAOKGS abdzil f SAaiddz
nen etwas niedriger ausfallt.
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Erdgas Syngas_GWI Syngas_DBI
Qose = 75,15 kW
Quoss = 81,92 kW Quoss = 80,31 kW Quoss/Qin = 74,79 %
Q0s5/Qin = 81,92 % Q,,./Q;, 279,17 % Q0../Qp, = 84,72 %
Q,0.,/Qg, = 85,44 %

-4.500 -4.280 -4.050 -3.820 -3.600 -3.380 -3.150 -3.000

[ B I o
[W/m?]

Abbildung3-6: GesamtWarmestromdichtenverteilungerin den drei Fallen(Quelle:GWI)

In Tabelle3-2 sindsimuliertenAbgastemperaturen unezusammensetzungen der drei unter-
suchten Féalle zusammengestellt.

Tabelle3-2: Abgastemperaturerund -zusammensetzungebei den untersuchtenFallen

9NR3II & {ey3dlrayp{ey3alayps
¢ wc/ 8 MPMHDP M®PmMO O MdPnoy
/'h Wt B8P OHZXZT OHZXY OHZXY
I h Wt BD cpzZno cpZcy cpxy
/ h W+ 8D of NZnH nImec
h Wt BD MZYyDp MZn MZ M

3.2Brenneruntersuchung

3.2.1Versuchsofenanlage

Fur die Untersuchung des Brenners kam die ®@kuchsofenanlage 1 zur Anwendubgr
grundséatzliche Aufbau der Anlage ist aus éébildungen3-7 und 3-8 ersichtlich.Die Brenn-
kammer der Anlage ist mit einem feuerfesten FasermateriaODghlausgekleidet. Es besteht

die Moglichkeit, mittels viegasbeheizter Strahlrohre zusatzliche Warme in den Ofenraum ein-
zubringen. Vier luftbetriebene Kihlrohre erméglichen die Darstellung einer Last durch War-
meabfuhr. Dariiber hinaus sind insgesamt sieben verschlieRbare Offnungen in der Mittel-
ebene des Ofexivorgesehen, die einen direkten Zugang zur Brennkammer wahrend des Be-
triebes ermoglichen. AuRerdem kann ein gréReres Sichtfenster im vorderen Ofenabschnitt ge-
offnet werden, welches die Anwendung optischer Verfahren zur Sichtbarmachung und
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Vermessung von Brennerflammen erlaubadBrennersysteme wurden an der Stirnseite des
Ofens gemalR der Herstellervorgaben montiert.

Beobach-

Offnung fiir _ tungs-
OH-Kamera Kiihlrohre offnungen

- Il
o001 Wl =g i

A
- >
[7’_‘1 ’} ‘ 2‘?'""1\_,5 - Kamin Q

) U W UL O - (
Tl \ § - 120mm
L. \ o - -

O 0 9,0 = .
! \
Strahlheizrohre
Ofenwand (Al,0,) Sondendffnungen

Abbildung3-8: Schematischer Aufbau des Versuchsofen®lelle: GWI)

3.2.2Abgasmesstechnik

Zur Messung der Abgasemissionen ist ein wassergekihltes Absaugpyrometer verwendet wor-
den. Die Probennahme erfolgte im Kamin ¥ersuchanlagen. Hierbei sind unterschiedliche,
miteinander verschaltete Abgasanalysatoren zur Anwendung gekommen, denen die Abgas-
probe Uber einen Filter und einen Messgaskubler Trocknung des Abgasagyefihrt wurde.

Fur die Messung von Kohlstieffmonoxid Sauerstofund Kohlenstoffdioxiddiente einMehr-
komponenten Analysator vom Typ-Stream XEGPRdes Herstellers Rosemount Awptital;
Stickoxide wurden durch ein Messgerat eoo PhysicsTypCLD822 SlgemessenVor der
Durchfiihrung jeder Messung wurden die Analysatoren mittels geeigneter Gasgemische kalib-
riert. Spezifikationen der Gerate sind aus der nachsteheriagarelle3-3 ersichtlich.
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Tabelle3-3: Spezifikationen der Messgerate

Komponente | Messzelle Messbereich | Messfehler

O paramagne- | 0¢25Vol% |+ 1 % Skalenendwe
tisch

CQ NDIR 0¢100Vok% XX ™ 22 {1}

CO NDIR 0¢10.000 ppm XX ™ 22 {1 [

NGO CLD 0¢5000ppm [ XK ™ 22 {1}

3.2.3Gasgemischherstellung

Zur Durchfihrung der Ofenversuche ist die exakte Dosierung und Volumenstromerfassung
von Brenngas und Verbrennungsluft unumgéanglich. Das GWI Besitz einer Gasmischan-
lage basierend auf unterschiedlichen thermischen Massendurchflussreglern (MFCs). Hiermit
konnenunterschiedliche Reingase breiten Konzentrationsbereichen gemischt und dosiert
werden. DieAbbildung 3-9 verdeutlicht den Aufbau der am GWI vorhandenen Mischeinrich-
tung.

v I 1
[
St ~ L
e S | B | m—
-
+ I X
] eSS ane
A A 3 3 A
ﬁ ) Ea
eyt I o : 21
e oy
Gl e " B b
{7 [Ee)] Fa9 R R R 1
Erdgas H Gasmischanlage 2 Siiekstofl I Kohlermonoxid I Messblende

Kohiendioxid sserstoff

Abbildung3-9: Schemader GasmischanlagéQuelle:GWI)

Die Verwendung von MFCs ermdglicht eine prézise und stabile Regelung der Gasvolumen-
strome, wobei die einzelnen Gerate individuell an die jeweiligen Gaseigenschaften angepasst
sind. Die Funktionsweise istAbbildung3-10dargestellt.

Das Messprinzip basiert auf einem Sensor, der aus einem dinnen Edelstahlrohr mit thermi-
schen Widerstandselementen besteht. Ein Teil des Gasstroms fliel3t durch den alsg&ypass
stalteten Sensor und wird durch zwei Heizungen erwarmt. Der Gasdurchfluss verursacht eine
messbare Temperaturdrift an den beiden Heizelementen infolge von Warmeaustausch. Diese
Differenz ist durchflussproportional und bildet das Messsignal. Die Gernétenea sich durch

eine hohe Messgenauigkeit von = O@vom Messbereichsende aus. Mit Hilfe einer digitalen
Steuerung lassen sich die gewiinschten Gasdurchfliisse fur jedes Gerat exakt und reproduzier-
bar einstellen.
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Abbildung3-10: Messprinzip eines thermischen Massendurchflussreglers

Zusatzlich ist ein elektrisch betriebener Dampferzeuger an die Gasversorgungsleitung unmit-
telbar vor dem Brenner installiert, um den Feuchteanteil des Synthesegases darstellen zu kon-
nen.DieDosierung und VolumenstrommessuthgsSauerstoffsvurdenmit Hilfe einer Anlage
ahnlichen Aufbaus umgesetzt. Dé&nlagenesign liegen ebenfallthermische Massendurch-
flussregler unterschiedlicher Messbereichggrunde

3.2.4Versuchsdurchfihrungind -ergebnisse
Fur die Durchfiihrung der Versuche wurde der Brenner stirnseitig an der Versuchsofenanlage
1 montiert, wobei ein eigens fur diesen Zweck gefertigter Brennerstein zur Anwendung kam.

Abbildung3-11: Betriebsféahig installierter Brenner (Quelle: GWI)
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Abbildung3-11zeigt den betriebsfahigen Versuchsaufbau mit allen Versorgungsleitungen und
Sicherheitseinrichtungen.

Zu Beginn der Versuche wurde dgynthesegasbrenner auf seine Funktionsfahigkeit mit den
verschiedenen Brenngasen (Erdgas und verschiedene S¥ngasimensetzungen) gepruft.
Abbildung 3-12 zeigt Momentaufnahmen der OxyuetFlammen (Brennerleistung 100 kW,
Oxidatorzahl 1,03) fur die drei untersuchten Brennstoffe (Erdgas H, Syngas DBI und Syngas
GWI) im Ofenraum darstellt. Anhand dieser Funktionstests konnte nachgewiesen werden,
dass der Bnener mit den verschiedenen Brenngasen in verschiedenen Leistungsbereichen (50

- 120 kW) sicher betrieben werden kann.

Erdgas, 100 kW Syngas DBI, 100 kW Syngas GWI, 100 kW

Abbildung3-12: Betrieb des Brenners mit den drei untersuchten Brenngasen (Erdgas, SyngasmbEyngas
GWI) bei einer Brennerleistung von 100 kW, Oxidatorzahl 1{@Ruelle: GWI)

Im weiteren Verlauf der Messkampagne wurden-R&dmessungen flr Temperaturen und
Spezieskonzentrationen in der horizontalen Brennerebene mit dem Brenner am GWI durch-
gefuhrt.Verwendet wurde hierzu ein weiteres, wassergekiihltes Absaugpyrometer, das durch
die sieben Zugangsoffnungen in den Ofeninnenraum eingebracht und nach einem konstanten
Raster traversiert wurde. Hierdurch sollte die Konzentration der Spezies und die Temperat
ren stromab des Brenners in der Mittelebene des Brennraums vermessen werdegyeraige

Lage und die Abstande der Zugangsoffnungen Abfaldung3-13 entnehmbar.
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Abbildung3-13: Lage der Zugangsoffnungen, Versuchsofen 1 (Quelle: GWI)
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Bei den Feldmessungen musste die Brennerleistung auf 60 kW reduziert werden, da ein Lang-
zeitbetrieb des Ofens mit 100 kW mit einer @ehVerbrennung zu einer Uberhitzung ge-

fuhrt hatte. Die Leistung wurde gewahlt, um fur alle Gase annéhernd gleicheaDfetem-
peraturen zu erreichen. Dies entspricht der industriellen Praxis, da auch hier, unabhéngig von
Brennstoff und Beheizungstechnologie, ein dem Prozess angemessenes Temperaturniveau er-
reicht werden muss. Die Syngase wurden aul3erdem mittels einer BreMogadrmeinrich-

tung auf 100 °C vorgewarmt, um eine Kondensationtd€3Anteils im Brenngas zu verhin-
dern.Abbildung3-14 zeigt den aus Aggregaten bestehenden Gaserhitzer.

L
ple

Abbildung3-14: Seitenansicht des Gaserhitzers (Quelle: GWI)

25°C /0°C 15°C / 15°C

BRENNGASZUSAMMENSETZUNG: BRENNGAS-CHARAKTERISIERUNG: 0,949
Komponente: Einheit Brenngas | Oxidator Dichte (0 °C) [kg/m,’] 0,7949
Dichte (0 °C) des Oxidators [kg/my] 1,4290
CO [Vol.-%] 12,81 - relative Dichte [-] 0,6172
H, [Vol.-%] 39,74 = Heizwert (vol.) MI/m,7] 7,65 7,26
CH, [Vol.-%] 4,85 - Heizwert (spez.) [MJ/kg] 9,62
CH, [Vol.-%] 0 Heizwert [kwh/m,’] 2,12 2,02
C;He [Vol.-%] 0 - Brennwert (vol.) [MI/m, ] 8,62 8,18
CsHg [Vol.-%] 0 - Brennwert (spez.) [MJ/kg] 10,84
CiHyo [Vol.-%] 0 - Brennwert [kwh/m;’] 2,39 2,27
CHy#CH, [Vol.-%] 0 = unterer Wobbe-Index My/m,j] 9,73 9,24
unterer Wobbe-Index [kWh/m,’] 2,70 2,57
H,0 [Vol.-%] 23,7 0 oberer Wobbe-Index MI/m,7] 10,97 10,41
co, [Vol.-%] 18,9 0 oberer Wobbe-Index [kwh/my] 3,05 2,89
0, [Vol.-%] 0 100 untere Zundgrenze™® [Vol.-%] 8,38
N, [Vol.-%] 0 0 obere Zindgrenze*® [Vol.-%] 96,94
Summe 100 100
okl ok!! min. 0,-Bedarf [m,’/m,’ Gas]| 0,360
min. Oxidator-Bedarf Im,/m,’ Gasl| 0,360
CARI [my’/m,’ Gas]| 0,458

Abbildung3-15: Gaseigenschaften des BBynthesegasgemischs (Quelle: GWI)
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Die drei untersuchten Brenngase (Erdgas H, Syngas DBI und Syngas GWI) unterscheiden sich
in ihren verbrennungstechnischen Eigenschaften deutlich.Abigildungen3-15 und 3-16
veranschaulichen die gewéhlten Zusammensetzungen der Synthesegasgemische und der da-
zugehdrigen Gasparameter.

25°C /0°C 15°C / 15°C

BRENNGASZUSAMMENSETZUNG: BRENNGAS-CHARAKTERISIERUNG: 0,949
Komponente: Einheit Brenngas | Oxidator Dichte (0 °C) [kg/m,’] 0,6698
Dichte (0 °C) des Oxidators [kg/m,’1 1,4290
Cco [Vol.-%] 16,8 - relative Dichte -] 0,5200
H, [Vol.-%] 43,21 - Heizwert (vol.) [MJ/mnsl 13,90 13,19
CH, [Vol.-%] 19,82 - Heizwert (spez.) [Mi/kg] 20,75
C:H, [Vol.-%] 0 Heizwert [kwh/my’] 3,86 3,66
C;Hg [Vol.-%] 0 Brennwert (vol.) [MJ/m,‘sl 15,52 14,73
CsH; [Vol.-%] 0 Brennwert (spez.) [MI/kg] 23,18
CiHig [Vol.-%] 0 Brennwert [kWh/m,’] 4,31 4,09
CsHy,+CoHpy [Vol.-%] 0 unterer Wobbe-index M)/m,’] 19,27 18,29
unterer Wobbe-Index [kWh/m,’] 5,35 5,08
H,0 [Vol.-%] 10,24 0 oberer Wobbe-Index My/m,’] 21,53 20,43
co, [Vol.-%] 9,93 0 oberer Wobbe-Index [kWh/m,’] 5,98 5,67
0, [Vol.-%] (1] 100 untere Zandgrenze® [Vol.-%] 6,21
N, [Vol.-%] 0 0 obere Zundgrenze® [Vol.-%] 46,95
Summe 100 100
ok!!! ok!!! min. O,-Bedarf [m,*/m,? Gas]| 0,696
min. Oxidator-Bedarf [my’/m,’Gasl| 0,696
CARI [m,‘a/m,_;3 Gas] 0,966

Abbildung3-16: Gaseigenschaften des G¥8inthesegasgemischs (Quelle: GWI)

Wahrend das Erdgas einen Heizwert von etwavi3ém?® (im dt. Bezugssystem 25 °C / 0 °C)
aufweist, liegen die Heizwerte der Syngase deutlich niedriger (DBI: 7,653M3¥i: 13,9
MJ/m?). Gleichzeitig ergeben sich im realen Anlagenbetrieb jedoch aufgrund deSURRIR
onsprinzips deutlich héhere Brennstoffvolumenstrome, so dass die in den Ofenraum einge-
brachte Leistung konstant bleibt. Im Rahmen der experimentellen Untersuchung der Bren-
nereinheit wurden die Volumenstrome entsprechend eingestellt, um eine Vergleichbarkeit
der Ergebnisse sicherzustellen. Die &atoffvolumenstréme wurden jeweils angepasst, um

eine Oxidatorzahl von 1,03 zu erreichen.

Die Unterschiede, die sich aufgrund der Heizwerte ; Giad Sauerstoffgeschwindigkeiten der
Brenngase ergeben, zeigen sich sowohl bei den Flammenbildédobifdung 3-12 als auch

den Feldmessungen. Generell ergibt sich beim Syngas DBI eine deutlich kompaktere Reakti-
onszone als beim Syngas GWI, was auf die verstéarkte lokale Turbulenz und damit schnellere
und intensivere Durchmischung von Brenngas und Oxidator zurtickzuofigtr®ieAbbildun-

gen 3-17 und 3-18 veranschaulichen dies anhand der-2Brteilungender lokalen Sauerstoff

und Kohlendioxidkonzentrationen fir beide Brenngase in der horizontalen Brennerebene.
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Abbildung 3-17: Gemessendrockene Q-Verteilungin der horizontalen Brennerebene fur das Syngas DBI
(links) und das Syngas GWI (recht®uelle: GWI)
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Abbildung3-18: Gemessenérockene CQ-Verteilung der horizontalen Brennerebene fiir das Syngas DBI (links)
und das Syngas GWhechts) (Quelle: GWI)

Eine besondere Herausforderung stellt bei der messtechnischen Untersuchung v&uiéxy
Verbrennungsprozessen grundsatzlich der Eintrag von Falschluft dar. Ofen sind niemals voll-
standig abgedichtet, sodass lokal Falschluft aus der Umgebung durch Spaiéfmunagen in

das Ofeninnere gesaugt werden kann, falls sich lokal aufgrund der Strémungsfuhrung ein Un-
terdruck bildet. Auch manche Feuerfdsasermaterialien geben unter Umstanden aus Umge-
bungsluft aufgenommenen Stickstoff wieder ab.

Diese Effekte stadh bei Untersuchungen mit dem Oxidator Luft kein Problem dar, kénnen
aber bei OxyFuelFeuerungen zu teils erheblichen Messungenauigkeiten fihren. Die Auswir-
kungen koénnen dabei, je nach lokalem Geschwindigkaitd Druckfeld, sehr unterschiedlich
ausfallen, was im Rahmen der vorliegenden Messkampagne vor allem bei deviei®ilun-

gen zu sehen ist. Theoretisch sollten die gemessenen trockengK@entrationen bei ei-

ner Oxidatorzahl von 1,03 fernab der Reaktionszone bei einem Wert von etWal 9 lie-

gen. Abbildung3-18 zeigt, dass dieser Wert bei den Messungen teils deutlich unterschritten
wurde. Bei der C&Messung fur das Syngas DBI sind lokale Falschlufteinbriiche im hinteren
Bereich des Ofenraums gut erkennbar.

Im Rahmen der Messkampagne waren des Weiteren Flammenvisualisierungsuntersuchungen
mit Hilfe einer Kamera im USpektrum geplant. Allerdings stellte sich bereits bei den ersten
Mesreihen heraus, dass sich die Flammen fir eine Beobachtung durch die opt&aénge

des Prifstands sehr ungunstig positionieren. Dal@rde auf weitere Versuche zur Flammen-
visualisierung verzichtet.
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3.2.5Abgleichder Ergebnissanit den numerischenDatenund ModifizierungdesBrenners

Die experimentellen Brenneruntersuchungen wurden begleitet durch weitereShDIatio-

nen. Durch den Vergleich der experimentell und simulativ gewonnenen Daten lasst sich einer-
seits die Belastbarkeit der jeweiligen Untersuchungen abschatzen, zum zweiten QIFD
Simulationen aufgrund der hohen raumlichen Auflésung auch Visualisierungsmaoglichkeiten,
die sich mit Hilfe konventioneller Messtechnik kaum realisieren lassen.

Da die Messungen nicht, wie urspriinglich geplant, mit einer Brennerleistung vakW,G€bn-

dern lediglich 6&W durchgefuhrt wurden, mussten zahlreiche Simulationen mit der reduzier-
ten Brennerleistung erneut durchgefihrt werden, um eine VergleichbarkeiEdgebnisse si-
cherzustellen.

Die teils massiven Falschlufteinbriiche bei der Messkampagne fuhren dazu, dassihdiess
Simulationsergebnisse nur bedingt miteinander vergleichbar sind. Dennoch lassen sich einige

Trends der Messungen auch bei den Simulationsergebnissen wiedererkennen.
0, [Vol.-%]
Syngas DBI Syngas GWI

Abbildung3-19: Simulierte SauerstoffVerteilungenin der Brennerebenefir SyngaPBI(links)und Syngass Wi
(rechts) (Quelle:GWI)

Abbildung3-19zeigt den Vergleich der simulierten Sauerstoffverteilungen in der horizontalen
Brennerebene fur die beiden Syngase, links Syngas DBI, rechts Syngas GWI. Auch hier ergibt
sich fur das Syngas DBI eine kleinere und kompaktere Reaktionszone als beim Syhgas GW
hervorgerufen durch die hoheren Geschwindigkeiten und damit intensivere Turbulenz und
Durchmischung von Brennstoff und Oxidator. Der gleiche Effekt ist auch gut in deel®D
messungen erkennbar (vgibbildung3-17).

Syngas DBI Syngas GWI CO, [Vol.-%]
100

Abbildung 3-20: Simulierte KohlendioxidVerteilungenin der Brennerebenefir SyngadDBI(links) und Syngas
GWI(rechts) (Quelle:GWI)
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In Abbildung3-20sind die errechneten G&/erteilungen in der Brennerebene dargestellt, die
den gleichen Effekt zeigen. Die entsprechenden Messwerte siAdbildung3-18 zu finden.

Da in der Simulation evtl. Falschlufteinbriiche oder andere Effekte der messtechnischen Un-
tersuchungen nicht zum Tragen kommen, ergeben sich hier tatsachlich (trockep&oG-O

zentrationen von uUber 90 Valb im Ofenraum.
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4 Vorgehensweiseaind erzielte Ergebniss€TCREinheit)

Die Entwicklung der T&Rnheiterfolgte in mehreren Schritten. Zunéachst wurden Grundla-
genuntersuchungen durchgefuhrt, um einerseits das Einsparpotential und andererseits die
optimalen Prozessbedingungen aufzuzeigen. Des Weiteren wurden Materialrecherchen und
Lieferantengesprache zu miighen Katalysatoren durchgefuhrt. Nach der Auswahl moglicher
Katalysatoren wurden diese an einem Versuchsstand experimentell untersucht und der unter
den Randbedingungen am besten geeignete Katalysator ausgewéhlt. Untek&ehiigung

der Ergebnisse wurde die TE€Rheitreaktionstechnisch und warmetechnisch ausgelegt. An-
schlieRend wurde die T@Rnheitim grof3technischen Maf3stab experimentell untersucht.

4.1 Grundlagenuntersuchungernu den Katalysatoren

4.1.1Prozesssimulation

Fur die Auslegung der wesentlichen SystemkomponenterEi@fit und Syngds iBrenner

ist es notwendig, einige zentrale Prozessgrofien vorab abzuschatzen. Diese Prozessgroflen,
wie Masserdzy R 2 NNXYS&a i Nl YST SAy3aSaasSttasS averdzFil I K
héltnis), Reformerund Abgastemperatur, haben erheblichen Einflussdam Anlagenbetrieb,

die erreichbaren Wirkungsgradsteigerungen, aber auch konkret auf die Flammenform in der
Brennkammer. Dartber hinaus wurden in diesem Arbeitspunkt die Auswirkungen unter-
schiedlicher Erdgaszusammensetzungen auf den Anlagenbetrieb abgasc

Hierzu und fir eine anschlieRende erste Optimierung der Betriebsparameter wurdedein 0
mensionales Prozessmodell erstellt, an dem Berechnungen und Parametervariationen durch-
gefuhrt wurden. Dabei wurden unter Beriicksichtigung des angestrebten Energiegiospa
tenzials und der Wirkungsgradsteigerung von 15 % die Abgasrezirkulationsrate, die, Abgas
Reformer und Sauerstofftemperatur sowie die Erdgaszusammensetzung variiert. Als Ergebnis
der Variation der Rezirkulationsrate wurde eine Rezirkulationsrate \®fe6tgelegt, obwohl

das Optimum der Simulation bei einer Rezirkulationsrate vorbi3 8,4 liegt (sieheAbbil-
dung4-1). Die Rezirkulationsrate wurde aufgrund der erhéhten Kohlenstoffbildungsrate in
Abhangigkeit vom S/A&Zerhaltnis éngl. steamto-carbonratio, Verhaltnis von Wasserdampf

zu organischem Kohlenstoff im Eduktgas des Reformers) erhéht. GemalR der Simulation ist,
wie in Abbildung4-2 dargestellt, bis zu einem SAerhaltnis von 1,9 eine Kohlenstoffbildung
unter den Referenzbedingungen maoglich. Da der bendétigte Wasserdampf ausschliel3lich aus
dem Abgas bereitgestellt wird, ist eine angepasste Rezirkulationsrate von mindestens 0,475
erforderlich, um eine Rul3bildung zu vermeiden.
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Abbildung4-1: Ergebnissezum Einsparpotenzialind zur Wirkungsgradsteigerungn Abhangigkeitvon der Ab-

Rezirkulationsrate #

gasruckfuhrrate(S/C=2; Tret=620°C; Tabgas= 1.200°C;CH/CCz = 1), (Quelle:DBI)
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Abbildung4-2: Brgebnissezur Kohlenstoffbildungals Funktion des S/GVerhéltnissesund der Abgasruckfiihr-
rate (Tref=620°C;Tabgas= 1.200°C;CH/CO, = 1), (Quelle:DBI)

Im nachsten Schritt wurden die Abgasid Reformertemperatur variiert. Wie ibbildung4-
3dargestellt, nimmt die Sauerstefind Energieeinsparung sowie die Wirkungsgradsteigerung
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mit steigender Brennkammertemperatur bei unveranderter Reformertemperatur ab. Dies ist
auf die erhohte Temperatur des an die Umgebung abgegebenen Abgases zuriickzuftihren. Der
Vorteil einer h6heren Abgastemperatur besteht jedoch darin, dass auch die Reteme-

ratur erhéht werden kann, wodurch positive Effekte hinsichtlich der Wirkungsgradsteigerung
erzielt werden konnen. Ausgehend von einer Abgastemperatur \2001°C wurde die Refor-
mierungstemperatur, wie ibbildung4-4 dargestellt, variiert. Unter deauvor ermittelten
Randbedingungen (Rezirkulationsrate von 0,5 und Abgastemperatur.260 1C) und der
Einhaltung einer maximalen Temperaturdifferenz zwischen Abgasaustritt und Eduktgaseintritt
von 20 °C konnte eine maximale Reformiertemperatur von 620 °C ermittelt werden. Bei dieser
Temperatur kann der Wirkungsgrad auf 92, PUnkte gesteigrt und eine Sauerstoffeinspa-
rung von 16,7 % sowie eine Energieeinsparung von 13,3 % erzielt werden.
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Abbildung 4-3: Brgebnissezum Einsparpotentialund zur Wirkungsgradsteigerungn Abhangigkeitvon der
Brennkammertemperatur(S/C=2; RR=0,5; Tret=620°C;CH/CO; = 1), (Quelle:DBI)

Die angestrebte Wirkungsgradsteigerung sowie Saueraiaff Energieeinsparung von 15 %
wurde unter den dargestellten Prozessbedingungen nicht erreicht, so dass im nachsten Schritt
die Sauerstoffvorwarmung als weitere Option betrachtet wurde. Dabei kofegtgestellt
werden, dass die Einsparnd Wirkungsgradziele bei einer Sauerstofftemperatur von 300 °C
erreicht werden kdnnen. Die Ergebnisse der Sauerstoffvorwarmung sikizbitdung4-5 dar-
gestellt.
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Abbildung4-4: Ergebnissezum Einsparpotenzialind zur Wirkungsgradsteigerungn Abhangigkeitvon der Re-
formertemperatur (S/C=2; RR=0,5; Tabgas= 1.200°C;CH/CO; = 1), (Quelle:DBI)
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Abbildung 4-5: Brgebnissezum Einsparpotenzialund zur Wirkungsgradsteigerungn Abhé&ngigkeitvon der
Sauerstofftemperatur(S/C=2; RR=0,5; Tret= 620 °C; Tabgas= 1.200°C;CH/CO, = 1), (Quelle: DBI)

Weiterhin wurde der Einfluss der Erdgaszusammensetzung auf die Einsparziele und die Effi-
zienzsteigerung untersucht. Es konnte festgestellt werden, dass die Gasbeschaffenheit nahezu
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keinen Einfluss auf die Sauerstaihd Energieeinsparung hat. Somit kann das Verfahren un-
abhéngig vom Standort in gleicher Weise eingesetzt werden.
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Abbildung4-6: Einsparpotenzialn Abhangigkeitvom Brennstoffohneh iVorwarmung(S/C=2; RR=0,5; Tref
=620°C;Trer=1.200°C;To2=20°C;CH/CC; =1), (Quelle:DBI)
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Abbildung4-7: Einsparpotentialin Abh&ngigkeitvom eingesetztenBrennstoff mit Oz-Vorwarmungauf 300°C
(S/C=2; RR=0,5; Tret=620°C;Tret= 1.200°C;To2=300°C;CH/CC, = 1), (Quelle: DBI)
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Die Ergebnisse sind in débildungen4-6 und4-7 dargestellt. Unter Beriicksichtigung der
Berechnungsergebnisse wurden die Verfahrensparameter fur die weitere Bearbeitung festge-
legt.

Basierend auf den Simulationsergebnissen wurden die Anforderungen an digiffit&iR so-

wie die Gaszusammensetzung des Eduktgases vor und nach d&imReR definiert. In den
Tabellen4-1, 4-2 und4-3 sind die Anforderungen an die TERheit definiert.

Tabelle4-1: Randbedingungemler TCREinheit(Quelle:DBI)

Randbedingung Symbol | Wert Einheit
Reaktionstemperatur Treaktion | 620 °C
Damptzu-KohlenstoffVerhaltnis S/C 1,968 -
Sauerstoffizu-KohlenstoffVerhaltnis o/C 0,048 -
Methan-zu-KohlenstoffdioxidVerhaltnis CH/ICG | 1,016 -
Wasserdampku-KohlenstoffdioxieVerhaltnis | HLO/CQ | 2,0 -
Lambda < 1,05 -
RecycleRate RR 0,5 -

Tabelle4-2: Brenngaszusammensetzungr und nachder TCREinheit(Quelle:DBI)

Gaszusammensetzun| (A) vor der TGEinheit| (B) nach deTCREinheit
Wasserstoff 0 Vol-% |41 Vol-%
Methan 25 Vol-% | 4 Vol-%
Kohlenstoffmonoxid | O Vol-% |14 Vol-%
Kohlenstoffdioxid 25 Vol-% | 18 Vol-%
Wasser 49 Vol-% | 23 Vol-%
Sauerstoff 1 Vol-% |0 Vol-%

Tabelle4-3: Ubersichtiiber die vorhandenenwarmestrome(Quelle: DBI)

TCREinheit 14 8mE] EAEOG 18,2 kW
Konditionierer 1,771 Ac0Ei1 A0 6:3KW
Sauerstoffvorwar- | 15 45400061 £x6i| 1,9 KW
mer

Luftkthler 1 om0EiEI AD 2,3 kW

Unter Beriicksichtigung der gewonnenen Erkenntnisse zur Abgasverteilung und Gaszusam-
mensetzung des Eduktes wurden thermodynamische Berechnungen zur Reformierung des
Eduktes durchgeflhrt.
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Abbildung4-8: Zusammensetzungles Synthesegases Abhangigkeitvon der Reaktionstemperatur(Quelle:
DBI)

Auf der Grundlage eines-dimensionalen Rechenmodells wurden die Reformertemperatur
und der Reformdruck variiert. Als Ergebnis der Berechnungen konnte festgestellt werden, dass
die Stoffmengenanteile der Edukte (Methan, Kohlendioxid und Wasserdampf) rmalg-
namischen Gleichgewicht mit steigender Temperatur abnehmen und die der Produkte (Was-
serstoff und Kohlenmonoxid) zunehmen. Dies entspricht dem Prinzip von Le Chatelier, wonach
eine endotherme Reaktion wie die Dampfreformierung durch erhéhte Tempenatoegins-

tigt wird. Dementsprechend steigen der Methanumsatz und die Wasserstoffausbeute mit zu-
nehmender Temperatur, sieh&bbildung4-8. Wiein den Simulationenlargestellt, ist die Re-
formierungstemperatur in Abhangigkeit von der thermischen Verschaltung auf 620 °C be-
grenzt. Im Gegensatz zur Temperaturerhéhung ist bei der Druckerh6hung ein gegenlaufiges
Verhalten zu beobachterAbbildung4-9). Mit steigendem Druck nehmen die Stoffmengen-
anteile der Edukte zu und die der Produkte ab. Auch dieses Verhalteufidas Prinzip von

Le Chatelier zurtickzufuhren.
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Abbildung4-9: Zusammensetzungles Synthesegase Abhangigkeitvom Reformierungsiruck (Quelle:DBI)

4.1.2Katalysatoruntersuchungen
Eine der zentralen Herausforderungen in diesem Projekt ist die Abgasreinigung. Problematisch
ist hier vor allem, dass viele der relevanten Spezies von den Anlagenbetreibern in der Regel
nicht gemessen werden, so dass die tatsachlich im Abgas vorhandeneerki@ationen nicht

immer angegeben werden kénnen. Oiabellen4-4 und4-5 geben einen Uberblick tiber die
relevanten Schadstoffe, die vorgeschriebenen Grenzwerte und typische Konzentrationen, so-
weit diese bekannt sind.

Tabelle4-4: M6gliche Abgaskomponenterin Aluminiumschmelzerj12] und [13]

Symbol | Komponente Vorkommen/Entstehung

- Staub/Staubpartikel | entsteht in jedem Prozessschritt

CQ Kohlenstoffdioxid Verbrennungsprodukt

CO Kohlenstoffmonoxid| Produkt ausunvollstandiger Verbrennung bzw. Synthe
gaserzeugung

NO Stickoxide Stickstoffhaltiger Brennstoff/Recyclingsubstanzen
(Schrott), Verbrennung

HC Kohlenwasserstoffe | Produkt aus unvollstandiger Verbrennung bzw. Pyroly

- Halogenierte Reaktion mit SchmelzsalpéTeflon- bzw. PVEAnhaftun-

Kohlenwasserstoffe | gen am Schrott
HCI Chlorwasserstoff Zersetzung halogenierter Kohlenwasserstoffe/Reaktio

mit Schmelzsalzen
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HF Flurwasserstoffe Schmelzsalzzusatze wie Gaid NaAlFs
SQ Schwefeldioxid Odorierung im Erdgas/Recyclingsubstanzen (Schrott)
Cb Chlor Schmelzsalzzusatze

aFSOdda YFNJASNI IAEG FNNISNBKINRYYSEI TSy

Tabelle4-5: Literaturrecherchezu Emissionswerterfiir Aluminiumschmelzerj14], [15], [16] und [17]

Konzentra- | Emissions-| berechnete spez.| Grenz- Emissions- | Emissions-
tion grenz- Emissionswerte | werte grenzwerte | grenzwerte
werte TA | (2000) nach TA | nach 13. nach VDI
Luft (1986) Luft BImSchV Richtlinie
(2002) (2013) 2286 (2008)
Staub 20 70-250(180- 10 5 <10
328)
Cges 50 185-630(450- | - - <50
820)
HCI 30 110-380(270- |- - <30
490)
HF 5 - (45-82) - - <3
SQ 500 - - 35 < 350
CO - 370¢ 1.260(900- | - 50 -
1.640)
NG 500 1.100¢ 3.780 0,5 100 < 500
(2.700-4.914)
Chb 3 11-38(27-49) |- - <3

a T Snatkiért gilt fiir Drehtrommeléfen

Da der Reformierungsprozess bei der thermochemischen Rekuperation katalytisch unterstitzt
werden muss, besteht eine Herausforderung darin, ein geeignetes Katalysatormaterial auszu-
wéhlen und eine mdglichBeaktivierung des Katalysators zu vermeiden.

Im Allgemeinen beschreibt die Katalyse einen Prozess, bei dem durch die Zugabe eines Kata-
lysators die Reaktionsgeschwindigkeit einer Reaktion erhéht werden kann, indem die Aktivie-
rungsenergie gesenkt wird. Meist liegt der Katalysator im festen Zustana/ébrend er von

den flussigen oder gasformigen Reaktanten umstromt wird. Die eigentliche Reaktion findet
nach der Adsorption mindestens eines Reaktanten an der Oberflache des Katalysators statt.
Der Katalysator muss nicht vollstandig aus dem katalysiereibgerial bestehen (Vollkata-
lysator), sondern kann auch auf einem Tragermaterial aufgebracht sein. Um die Wechselwir-
kung eventuell vorhandener Abgaskomponenten mit dem Katalysatormaterial zu untersu-
chen, muss zunachst der Reaktionsablauf der heterogeataiyse betrachtet werden. Dieser
gliedert sich in aulReren (Filmdiffusion) und inneren Stofftransport sowie Sorption und Reak-
tion (Mikrokinetik).

33



Grundlagen zur heterogenen Katalyse:

1.

No bk owd

Grenzschichtdiffusion der Edukte aus der Stromung an die Katalysatoroberflache
Porendiffusion der Edukte zu den aktiven Zentren des Katalysators

Adsorption der Edukte an die aktiven Zentren des Katalysators

Chemische Reaktion an den aktiven Zentren des Katalysators

Desorption der Reaktionsprodukte von den aktiven Zentren des Katalysators
Porendiffusion der Reaktionsprodukte aus dem Katalysatorpartikel
Grenzschichtdiffusion der Reaktionsprodukte zurlick in die Stromung

Aus den Grundlagen der heterogenen Katalyse lassen sich vier Arten der Katalysatordeaktivie-
rung ableiten. Diese sind§|, [19] und [20]:

T

1
1
1

die Vergiftung (chemisch),

die thermischeDegradationphysikalisch),

die Ablagerung/Verkokung (chemisch und physikalisch) sowie
die mechanische Desaktivierung/Deaktivierung

Im Hinblick auf die Deaktivierungsmechanismen des Katalysators wurden mogliche Abgas-
komponenten untersucht und Stérstoffe definiert. Zu den Storstoffen zahlen Staub, Chlorwas-
serstoff, Fluorwasserstoff, Schwefeldioxid und Chlodbelle4-6 sind die Katalysatorgifte
aufgefuhrt.

Tabelle4-6: Storstoffe (Katalysatorgifte)(Quelle:DBI)

Symbol | Komponente Auswirkung auf Katalysator Art der Deaktivierung
- Staub/Staubparti- | Ablagerung am Katalysator fuh Ablagerung/Verkor-
kel zur Verschmutzung/Verstopfung| kung
HCI Chlorwasserstoff | Blockierung der aktiven Zentrg Vergiftung
am Katalysator/Korrosion
HF Flurwasserstoff Blockierung der aktiven Zentrel Vergiftung
am Katalysator/Korrosion
SO Schwefeldioxid Blockierung der aktiven Zentrg Vergiftung
am Katalysator
Cb Chlor Blockierung der aktiven Zentrel Vergiftung
am Katalysator
S Schwefel Blockierung der aktiven Zentrg Vergiftung
am Katalysator

aFSGda YINJASNI FIAtG FNNISNBKGNRYYSEI TSy

Aus den oben genannten Erkenntnissen zu den vorliegenden Randbedingungen der Reformie-
rung, wie Reformierungsdruck untemperatur, sowie den Recherchen zu moglichen Stor-
stoffen im Abgas wurden geeignete Katalysatormaterialien verglichen und fiinf komreerziel
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Katalysatoren fur den Dampfreformierungsprozess ausgewahlt. Die kostengunstigste, aber
auch verfahrenstechnisch anspruchsvoliste Variante stellen Nickelkatalysatoren dar. Der
Nachteil dieser Katalysatoren ist die Oberflachenoxidation unter SauerstoffalfcespDa-

her ist nach jedem Kontakt des Katalysators mit Sauerstoff eine Aktivierung der aktiven Zen-
tren erforderlich, die mit einem SticksteiVasserstofGemisch durchgefuhrt werden kann.
AuRerdem neigen Nickelkatalysatoren zur Bildung von Kohlenstoffahlagen.Tabelle4-7

stellt die Vor und Nachteile der beiden Katalysatortypen gegentber. Nickel Edelmetall-
katalysatoren bestehen aus Kostengriinden haufig aus einem Tragermaterial, auf das eine ak-
tive Komponente aufgebracht wird. Die Katalysatoren weisen unterschiedMahationen,
Dotierungen und Mischungen aufabelle4-8 zeigt typische Variationen und Dotierungen fur
Dampfreformierungskatalysatoren.

Tabelle4-7: M6gliche Reformierungskatalysatorefi21] und [22]

Ni-Katalysatoren Edelmetallkatalysatoren

- kostengunstig (grof3technische Anwen- | - teuer aufgrund Edelmetalle (keine grof3-

dung) technische Anwendung)

- Oberflachenoxidation - keine Oberflachenoxidation

- Aktivierung mit Wasserstoff notwendig | - keineAktivierung mit Wasserstoff notwer
dig

- schlechtere Eigenschaften bzgl. Aktivitat - bessere Eigenschaften bzgl. Aktivitat un

und Selektivitat Selektivitat

- geringere Bestandigkeit gegen Katalysat - hOhere Bestandigkeit gegen Katalysator

gifte (SQ, HCI, HF) gifte (SQ, HCI, HF)

Tabelle4-8: Variation, Dotierungund Mischungvon ReformierungskatalysatoreiiQuelle:DBI)

Tragermaterial Aktive Komponente

Symbol Komponente Symbol Komponente

AbOz Aluminiumoxid NiO Nickeloxid

AbOs Aluminiumoxid Rh/CezZr& Rhodium, CerZirconi-
umoxid

Um eine Ubertragbarkeit der Ergebnisse auf die technische Anwendung zu ermdglichen, wur-
den verschiedene kommerziell verfigbare Katalysatoren untersucht, darunter vier Nickelka-
talysatoren und ein Edelmetallkatalysator mit typischen Mischungen und Dotienutigelen
Dampfreformierungsprozess, siefiabelle4-9 und Abbildung4-10. Die Schwierigkeit bei der
Katalysatorauswahl bestand darin, dass die typische Reformierungstemperatur tber 620 °C
liegt.
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Tabelle4-9: Katalysatorauswah({Quelle:DBI)

Katalysator| Zusammensetzung | Kugelform | Korngr63e | Schuttdichte
mm ka/l
1 Rh, Ce@ ZrQ/ALOs | Kugel 1,8-2,0 0,63
2 NiO/AbOs Kugel 2,0-4,0 0,71
3 NiO/AbOs Zylinder 2,0-4,0 1,16
4 NiO/AbOs Kugel 1,8-2,0 1,26
5 NiO/AbOs Kugel 2,0-4,0 1,25
1 5

/////////7///////7/”//%/777/]777/ nmmrﬂﬁvm W\m AW \\\\i\“\\ N

Abbildung4-10: Katalysatorauswah(5 kommerzielleKatalysatoren),(Quelle:DBI)

Fur die Laboruntersuchungen wurde ein vorhandener Katalysatorversuchsstand verwendet,
der die Eduktgaszusammensetzung bestehend aus Methan, Kohlendioxid, Wasserdampf und
Sauerstoff in einen Reaktor mit der gewiinschten Reformierungstemperatur dosieren kann,
sieheAbbildung4-11.

T_104

Reaktorrohr

T_101 Vorheizzone

T_102 Reaktionszone

T_103 Kompensationszone

Auflageofen Katalysatorschiittung

T_105 T_106
Abbildung4-11: SchematischeAufbaudesVersuchsstandesn Querschnitt(Quelle:DBI)

Der Reaktor besteht aus drei Heizzonen (Vorh&eaktionsund Ausgleichszone) und verfugt
Uber mehrereTemperaturmessstellen, so dass die-kimd Austrittstemperatur der Katalysa-
torschittung erfasst werden kann. Die notwendige Prozesswarme wird durch einen Kontakt-
ofen bereitgestellt. Fur die Katalysatoruntersuchung wurde ein Versuchspdrel{e4-10)

36



erstellt, der sich einerseits auf die Referenzbedingungen und andererseits auf mdgliche Deak-
tivierungen durch Abgaskomponenten wie Wasserdampf und Sauerstoff bezieht.

Tabelle4-10: Versuchsplar(Quelle:DBI)

Ver- Beschreibung GroRRe Bereich

such

1 Testlauf unter Referenzbedingungen mit \ GHSV 500-5.000 ht
riierender Raumgeschwindigkeit

2 Variation der Reaktionstemperatur TReaktion 500¢ 700 °C

3 Variation des S/¥erhaltnises S/GVerhéltnis | 2,0-3,0

4 Variation des O/&/erhaltnisses O/GVerhaltnis | 0,04-0,1

5 Test auf Deaktivierung des Katalysators | H.O-Anteil 0-100 Vok%
HO

6 Test auf Deaktivierung des Katalysators| S/GVerhaltnis | 1,0-2,0
RulRgebiets

Im Anschluss an dieséntersuchung wurde die Produktgaszusammensetzung mit einem Gas-
chromatographen analysiert und der Methanumsatblfildung4-12) und die Wasserstoff-
ausbeute Abbildung4-13) bestimmt. Es ist deutlich zu erkennen, dass Katalysator 4 (Nickel-
katalysator) den hochsten Methanumsatz und die hochste Wasserstoffausbeute aufweist.
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Abbildung 4-12: MethanumsatzX(CH) verschiedenerKatalysatorenin Abhangigkeitvon der GHS\bezogen
auf dasthermodynamischeGleichgewichi(Quelle:DBI)
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Abbildung4-13: WasserstoffertragY (H) verschiedenerKatalysatorenin Abh&ngigkeitvon der GHS\bezogen
auf dasthermodynamischeGleichgewicht{Quelle:DBI)

Kontakt mit reinem Wasserdampf, wie er bei Betriebsstérungen odetAfahrvorgangen
auftreten kann, sowie erhdhte Restsauerstoffgehalte im Abgas fuihren jedoch zu einer Degra-
dation. AuRerdem muss der Katalysator mit einem SticksMdEserstoHGemisch ativiert
werden. Diese Phanomene sind bei fast allen Katalysatoren zu beobachten, mit Ausnahme des
Edelmetallkatalysators (Katalysator 1), sidfabelle4-11. Dieser bendtigt keine Aktivierung

und ist gegentber Wasserdampf und Sauerstoff stabil, weshadediatalysator fur die tech-
nische Anwendung bevorzugt und fur die weiteren Betrachtungen (Analyse der Reaktionski-
netik) herangezogen wird

Tabelle4-11: Ergebnissezur Untersuchungauf Wasserdampfund SauerstoffdeaktivierungQuelle:DBI)

Katalysator Deaktivierung durch  Wasse Deaktivierung durch Sauerstoff?
dampf?
Ja nein ja Nein

1 X X

2 X

3 X

4 X

5 X X
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4.2 Entwicklungder TCREinheit

4.2.1Reaktions und warmetechnischeAuslegungdesReformers

ZurErmittlung des Katalysatorbedarfs und der optimalen Anordnung in mathematischen Mo-
dellen ist die Reaktionskinetik des ausgewéhlten Katalysators zu bestimmen, weshalb kineti-
sche Untersuchungen am Edelmetallkatalysator durchgefuihrt wurden. Die Besondezheit d
Untersuchung bestand darin, dass unter den Versuchsbedingungen die Kinetik geschwindig-
keitsbestimmend ist und nicht durch Stofind Warmetransport oder Temperaturgradienten
Uberlagert wird. Dazu wurden zum einen die Randbedingungen mit Hilfe dimelusiens
Kennzahlen bewertet und angepasst und zum anderen Vorversuche zur Eingrenzung des Ver-
suchsumfangs durchgefuhiedr die kinetischen Versuche wurde der Katalysator zerkleinert
und in verschiedene KorngroRen unterteilt (Vhbildung 414).

Im Zuge der Vorversuche zur Uberpriifung der gradientenfreien Reaktionsumgebung fir die
kinetischen Versuche stellte sich heraus, dass auf dem verwendeten Katalysatoralgsd<at

tor 1 kein konstanter Methanumsatz wéahrend desReformings erreicht wird. Dieser ist je-
doch fur kinetische Messungen am Katalysator zwingend erforderlich.

Abbildung 4-14: Edelmetallkatalysatorin verschiedenerKorngréfZen(v.l.n.r. >710>m, 710 ¢ 500 >m, 250¢
125>m und <125>m) (Quelle:DBI)

Eine Ursachenanalyse ergab, dass zum einen Wasserdampf bei den Reformierungsreaktionen
eine Rolle spielt. Dabei ist unklar, ob der Betrieb des Verdampfers oder Prozesse an der Ober-
flache, an denen Wassermolekile beteiligt sind, den Methanumsatz beeinilusselerer-

seits zeigen TGAINd BEIMessungen, dass der Katalysator sowohl bei Temperaturen ohne
reaktive Gase als auch wéhrend desReformingProzesses Massend Oberflachenverluste
aufweist. Hierfur kommen mehrere Ursachen in Frage, wahrscheimidarfiDiffusionsund
Sinterprozesse der aktiven Metallpartikel an der Oberflache statt, die zu einer Verringerung
der Katalysatoroberflache fuhreRiir die weitere Auslegung der FERheit wurde eine Lite-
raturkinetik verwendet.

Zur warmetechnischen Auslegung der FERheitwurden zunachst mathematische Modelle
moglicher Reaktoren erstellt, die neben der Durchstromung des Katalysatorbetts auch den
Warme und Stofftransport sowie die ablaufenden Reaktionen abbilden. Ausgehend von einer
erstellten Modellgeometrie wurden dazual zusammensetzungsnd temperaturabhangige
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Stoffwerte, Kinetiken der ablaufenden Hauptreaktionen und Randbedingungen definiert.
Nach der Erstellung des Rechennetzes erfolgte die erste Berechnung des Modells
Abbildung4-15 zeigt beispielhaft das berechnete Temperaturprofil im Katalysatorbett eines
Reaktionsrohres mit einem Innendurchmesser von 35,9 mm, das von oben nach unten durch-
stromt wird. Unmittelbar nach dem Eintritt der Edukte in die Reaktionszone fallt die Tempe-
ratur aufgrund der Endothermie deutlich ab, es bildet sich ein-Splot mit einer Temperatur

< 400 °C aus. Temperaturen in diesem Bereich kdnnen hinsichtlich der Bildung von Kohlen-
stoffschichten kritisch sein, so dass eine Verbesserung des Warmeeintragsedibr ist.

Dies zeigt sich auch daran, dass die Reaktion trotz fortschreitenden Methanumsatzes in wei-
ten Teilen des Reaktors nahe am Gleichgewicht ablauft. Der Methanumsatz ist nicht kinetisch
limitiert, sondern durch den Warmeeintrag in das System.
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Abbildung4-15: BerechneteProfile in einem Reaktionsrohrmit Durchmesse35,9mm und Langel.000 mm,
links: Temperatur (°C),Mitte: Methanmolanteil, rechts: Verhaltnis der Gaszusammensetzurgum Gleichge-
wicht (Quelle:DBI)

Um Verbesserungen hinsichtlich des Warmeubergangs zu erreichen, wurden verschiedene ge-
ometrische Varianten des Reaktors erarbeitet, die sich in Durchmesser, Lange und Anzahl der
Reaktionsrohre unterscheiden. Diese wurden im Modell umgesetzt und beredbxemnpla-

rische Ergebnisse sindTabelle4-12 zusammengefasst. Obwohl insgesamt gute Methanum-
satze von Uber 70 % erreicht werden kdnnen, ist die berechnete &méTemperatur fur die
dargestelltenVariantenniedrig. Weitere Verbesserungen sind erforderlich, wobei auch der
Druckverlust zu bertcksichtigen ist, der mit 37 bis 101 mbar fur Niederdruckanwendungen
erheblich ist.
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Tabelle4-12: Ergebnissaler SimulationverschiedeneReaktorgeometrienQuelle:DBI)

Rohrbin- | Massen- | Eintritts- | Austritts- | cold-spot | Methan- | Druckver-
del strom tempera- | tempera- | Temp. umsatz lust
tur tur

kg/h °C °C °C % mbar
1 36,6 500 654,14 398,68 79,2 1014
2 36,6 500 644,81 39,1 77,0 81,91
3 36,6 500 654,18 397,56 79,9 36,76
4 36,6 500 646,98 40337 779 811

In den mathematischen Modellen zur Simulation der Durchstromung des Katalysatorbettes
sowie des Warmeund Stofftransportes und der ablaufenden Reaktionen wurden aus den ge-
nannten Grinden nur die Dampfreformierung und die WasseRja#tReaktion (BRefor-

ming) verwendet. Neben dem Einfluss des Rohrdurchmessers wurde der Einfluss der Stro-
mungsfiuhrung (Gleictoder Gegenstrom) und der Raumgeschwindigkeit (GHSV) auf die Re-
formeraustrittstemperatur, die Abgasaustrittstemperatur, die niedrigste Temperatur it@-Ka
lysatorbett (coldspot), den Methanumsatz und den Druckverlust untersucht. Die Ergebnisse
sind in den folgenden Abbildungen dargestellt.
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Abbildung 4-16: Reformataustrittstemperatur (Trefaus), Abgasaustrittstemperatur(Tangasaus) und niedrigste
Temperaturim Katalysatorbett (Tmin kat) in Abhangigkeitdes Reaktordurchmessergl = 1 m, GHS\=270h?)
(Quelle:DBI)

Die Verringerung des Rohrdurchmessers fuhrt aufgrund des verbesserten Wéarmetransports
zu einer Erhohung der ReformattemperaturrfTaug bzw. zu einer Verringerung der
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Abgasaustrittstemperatur. Als Folge der kiirzeren Warmetransportwege steigt in der Regel
auch die Temperatur im Colepot nahe dem Reaktoreintritt, da die benétigte Reaktions-
warme besser zugefihrt werden kann. Da jedoch die Abgastemperaturen am Reformigreint
und -austritt sinken, nimmt auch die Antriebsleistung ab, so dass die Katalysatortemperatur
im coldspot sinkt. Es ist jedoch zu beachten, dass bei Durchmessern unter 30 mm die Ab-
gasaustrittstemperatur unter 500 °C und damit unter der Edukteintrittgteratur liegt. Ther-
modynamisch ist dies durch den ausgepragten &gdt am Reaktoreintritt moglich, in dem

die Temperaturen aufgrund der Endothermie stark absinken. In der technischen Anlage kon-
nen diese Ergebnisse nicht erreicht werden, da das AbgdsVedassen des Reformers zur
Vorwarmung der Edukte verwendet wird. Die Edukteintrittstemperatur wirde entsprechend
absinken.
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Abbildung 4-17: Reformataustrittstemperatur (Trefaus), Abgasaustrittstemperatur(Tapgasaus) Und niedrigste
Temperaturim Katalysatorbett(Tminkat) in Abhangigkeitder GHS\{l =0,6 m, d =28,5mm) (Quelle:DBI)

Zur Bewertung der Stromungsfihrung wurden Modelle mit angepasaézmetrie berech-

net. Bei Gleichstromflhrung werden erwartungsgemal geringere Reformataustrittstempera-
turen als bei Gegenstromfihrung erreicht, die berechneten Temperaturen liegen jedoch im
Bereich der Sollwerte nach dem Bilanzmodell. Entsprechend derigieeen Reformattempe-
raturen sind die Abgasaustrittstemperaturen bei Gleichstromfihrung hoéher, so dass die
Eduktvorwarmung wie konzipiert durchgeftihrt werden kann. Unter realen Bedingungen wur-
den die Edukttemperaturen im Gegenstrombetrieb zungisidbei niedrigen GHSV absinken
und damit auch zu einer Absenkung der Reformattemperatur fihren, so dass der scheinbare
Vorteil technisch nicht in vollem Umfang zu erwarten ist.
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Abbildung4-18: Reformataustrittstemperaturbei Gleich und Gegenstromfuhrungn Abhéngigkeitder GHSV
(d=30mm,=0,6m) (Quelle:DBI)
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Abbildung4-19: Abgasaustrittstemperatutbei Gleich und Gegenstromfiihrungn Abhéngigkeitder GHS\(d =
30mm, | =0,6m) (Quelle:DBI)

Da durch die Gleichstromfiihrung das heil3e Abgas in denSpmtBereich gefuhrt wird, ist
auch die CokbpotTemperatur hoher als im Gegenstrom. Die Abhangigkeit von der GHSV
bleibt bestehen.
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Abbildung4-20: niedrigsteTemperaturim Katalysatorbettbei Gleich und Gegenstromfiihrungn Abhangigkeit
der GHS\(d =30mm, | =0,6 m) (Quelle:DBI)
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Abbildung4-21: Methanumsatzbei Gleich und Gegenstromfiihrungn Abhangigkeitder GHSMd =30 mm, | =
0,6m) (Quelle:DBI)

Die berechneten Umsatze sind bei Gleichstromfiihrung aufgrund der Gleichgewichtsbeschran-

kung durch niedrigere Reformattemperaturen im Austrittsbereich geringer. Die gréf3ten Un-
terschiede ergeben sich bei niedrigen GHSV, wobei im Gegenstrom aufgrund der
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Wechselwirkungen mit der Eduktvorwarmung tatsachlich niedrigere Temperaturen und Um-
satze zu erwarten sind.
Basierend auf den Ergebnissen der vorangegangenen Simulationen erfolgte die Festlegung der
Geometrie unter Berticksichtigung der am Mavrktfligbaren Halbzeuge:

Rohrinnendurchmesser: 28,5 mm

Wandstéarke der Rohre: 2,6 mm

Stromfuhrung: Gleichstrom

Zur Bestimmung der GHSV wurden auch fur die Endgeometrie Berechnungen zum Einfluss der
GHSV durchgefuhrt. Bedingt durch die Gleichstromfiihrung nahern sich die Abgasaustrittstem-
peratur und die Reformataustrittstemperatur ffaug mit abnehmender Raumgeschwindig-

keit (GHSV) an, wobei die Abgasaustrittstemperatugédau Sinkt und die Reformattempe-

ratur (Tmin kay) Steigt. Die Cok&potTemperatur wird nur geringfigig beeinflusst.
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Abbildung4-22: Methanumsatzin Abhéngigkeitder GHS\{1 =0,6 m, d =28,5mm) (Quelle:DBI)
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Abbildung4-23: Druckverlustin Abhangigkeitder GHS\l =0,6 m, d =28,5mm) (Quelle:DBI)

Eine niedrige GHSV igtegen des hoheren Umsatzes und des geringeren Druckverlustes
grundsatzlich zu bevorzugen, erhéht aber auch den Katalysatorbedarf und die Anzahl der er-
forderlichen Rohre. Nachteilig ist, dass mit steigender Raumgeschwindigkeit der Methanum-
satz sinkt und debDruckverlust steigt. Der Reformer wird konstruktiv aufwendiger, teurer und
vor allem gré3er. Daher wird ein Kompromiss zwischen Aufwand und Nutzen gesucht, der sich
an einem zulassigen Druckverlust von 75 mbar orientiert. Dieser wird bis zu einer GHSV von
420 ht nicht Gberschritten. Der Reformer wird daher fiir eine GHSV von 42usgelegt, so

dass bei einer Hohe des Katalysatorbettes (Rohrlange) von 0,6 m 54 Rohre ben6tigt werden.
In denAbbildungen 424 bis 4-26 sind die berechneten Temperatuind Konzentrationsver-

laufe im Reaktor (TGRnheit) dargestellt.
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Abbildung 4-24 Temperaturprofil (°C,links) und Druckprofil (bar, rechts)im Reaktor,| =0,6 m, d =28,5mm,
GHS\=420h (Quelle:DBI)
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Abbildung4-25: Molanteil Methan (links) und CQ (rechts)im Reaktor, =0,6 m, d =28,5mm, GHS\+420h!
(Quelle:DBI)
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Abbildung4-26: Molanteil Kohlenmonoxid(links) und Wasserstoff(rechts)im Reaktor,| =0,6 m, d =28,5mm,
GHS\W=420h (Quelle:DBI)

Fur die warmetechnischAuslegung des Reformers wurde ein Berechnungsmodell auf Basis
eines analytischen Verfahrens (Nuss&dihl) erstellt und zur Berechnung der erforderlichen
Warmeubertragungsflache (WUF) verschiedener Reformerkonzepte verwesiele¢T abelle

4-13. Das Modell wurde zuséatzlich um eine analytische Druckverlustberechnung Uber die Ka-
talysatorschtittung und im Mantelraum erweitert, die eine grobe Abschatzung der Druckver-
lustentwicklung ermdglicht. Eine exakte Berechnung der Druckverluste Uber die Haiglys
schittung ist mit dieser Methode aufgrund der veranderlichen Stoffeigenschaften (Volumen-
stromé@nderung, Zusammensetzung, Dichte, Viskositat) nur bedingt mdglich, so dass hierfir
auf die Werte der numerischen Simulation zurtickgegriffen werden muss.

Tabelle4-13: Ergebnissaler warmetechnischenAuslegungder TCREinhet (Quelle:DBI)

Rohr- | Erf. War-| Erf. | Rohre Si-
bin- | mestrom| WUF| In- Wand-| Anzahl Rohre | Léange| Mantel- | cher-
del nen | starke A heits-
A ZU-
schlag
kw m?2 mm | mm - mm | mm %
1 18,2 3,31 359 [3.25 |31 1000 | 350 24,6
2 18,2 3,30 359 (325 |35 900 | 400 27,1
3 18,2 3,29 359 (325 |53 600 | 450 28,7
4 18,2 3,73 127.2 |3.25 |55 800 | 450 24,8
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4.2.2Konstruktion& FertigungTCREinheit

Unter Berticksichtigung deiuvor gewonnenerergebnisse wurde das Layout der FERheit
ausgewahlt und mit Hilfe einer CARftware in ein 3MModell umgesetzt, siehAbbildung4-

27 und Abbildung 428. Der Reformer verfugt Uber vier Medienanschlisse (1) Eduktgas, (2)
Produktgas, (3) und (4) Abgas sowie zwei Flanschanschliisse (A) und (B) und soll Uber zwei
Pratzen hangend montiert werden. Die Nennweiten der Medienanschliisse sind fur einen ma-
ximal zulasgien Druckverlust von < 1 mbar/m bei Volllast des Reformers ausgelegt. Eine kon-
struktive Besonderheibesteht darin, dass der Reformer zum thermischen Schutz des Aul3en-
mantelmaterials Gber einé-teilige Innenisolierung verfugt. Dies erméglicht den Einsatz eines
kostengunstigeren Stahls fir den Auf3enmantel. Um die thermischen Spannungen (unter-
schiedliche Warmedehnung und Temperaturdifferenz zwischenufich Austritt) zwischen
Reformerrohren und &3enmantel zu reduzieren, wird der Aul3enmantel mit einem Kompen-
sator ausgestattet. Die Schwierigkeit bei der Auslegung des Reformers liegt in der Material-
auswahl @ir die beiden Stromungsleitbleche, da diese hohen Temperaturen von b20arC
ausgesetzt sind.

Multithermoelement

Schutzrohr fiir Temperatursensor

Flanschverbindung (A)

Innenddammung

Stromungsleitblech

Pratzen Katalysatorschiittung

(4)
Kompensator
Flanschverbindung (B)

AnschweiRstutzen
Schutzrohr flir Temperatursensor

Abbildung4-27: BauteilLayoutder TCRReformereinheit(Quelle:MULT]| DBI)
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Abbildung 4-28: BauteilLayout der TCRReformereinheit (links) und Aufbau der Innenddmmung(rechts)
(Quelle:MULTI,DBI)

Hinsichtlich der Randbedingungen des Prozesses (hohe Abgastemperatur, geringer Druckver-
lust) fand ein iterativer Entwicklungszyklus zwischen DBI und MULTI unter Berlcksichtigung
folgender Richtlinien und Normen statt:
- DIN 28011 Gewolbte Boderr Klépperboden
- DIN EN 1092 Flansche und ihre Verbindungen
Runde Flansche fur Rohre, Armaturen, Formstiicke und Zubehor-
teile nach PN bezeichnetTeil 1: Stahlflansche
- EN 15141 Malf3e fur Dichtungen fir Flansche mit&zeichnung
Teil 1: Flachdichtungen aus nichtmetallischem Werkstoff mit
oder ohne Einlagen

Der Mantelraum sowie der Rohrraum sind fiir einen maximalen Uberdruck (Auslegungsdruck)
von < 500 mbar ausgelegt, wobei zu beachten ist, dass durch das Saugzuggeblase der Rohr-
raum mit Uberdruck und der Mantelraum mit Unterdruck beaufschlagt wird. Es sitglieine
maximale Druckdifferenz von 350 mbar ein. Die Auslegung des Reformers erfolgt fuir eine Ab-
gastemperatur von 200 °C, wobei am Mantel aufgrund der Innenisolierung niedrigere Tem-
peraturen auftreten. Auch an den Rohroberflachen des Biindels sindérampen < 1200 °C

zu erwarten, da durch die Gasstromung im Rohr und die Endothermie der Reformierung eine
Abkuhlung der Rohre erfolgt. Die Rohre werden daher fils@ °C ausgelegt. Im Bereich des
Abgaseintritts ist die thermische Belastung durch Prallstromung und Gasstrahlung jedoch ver-
gleichsweise hoch. Um eine Uberschreitung der zulassigen Materialtemperatur Msh °C

zu vermeiden, wrden Leitbleche vorgesehen, die die Stromung entsprechend umlenken. Zu-
satzlich erfolgt eine Temperaturmessung an Rehroberflache.
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Die Festlegung der Konstruktion (Rohrlangej3e undanzahl) orientiert sich an den Ergeb-
nissen der Simulation, die entsprechenden Konstruktionszeichnungen wurdeMWhitler-

stellt. Die Werkstoffauswahl beschrankt sich aufgrund der Einsatzbedingungen auf austeniti-
sche Werkstoffe (1.4841) oder Nickelbasiswerkstoffe (2.4633) gemali nachfolgender Tabelle.

Tabelle4-14: Materialauswahlentsprechenddem Bauteil (Quelle:MULTI)

Bautell Hauptmaterial max. zulassige Temperatur
Mantel 1.4841 800 °C
Boden 1.4841 800 °C
Stutzenflansche 1.4841 800 °C
Stutzenrohre 1.4841 800 °C
Rohrplatte 2.4633 1.250 °C
AuRereSchrauben und Mut| 1.4828 k. A.
tern

Tragelemente 1.4841 800 °C
WT-Rohre 2.4633 1.250 °C
Dichtungen 1.4828/ Glimmer k. A.

_—— Eduktgaseintritt

S

S / Abgaseintritt

Synthesegasaustritt

Erdgaseintritt

Abgasteilstromeintritt

Abbildung4-29: Definition der Schnittstellenan der TCREinheit(Quelle:MULT)
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Fur die Aufstellungsund Rohrleitungsplanung wurde der geplante Aufbau der-E@Reit,
bestehend aus Abgasfilter, statischem Mischer, Rohrbundelreformer undTd&iik, skiz-
ziert. Die Geometrien des Stahlbaus sindlnbildung4-29, Abbildung4-30 und Abbildung4-
31dargestellt.
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Abbildung4-30: Seitenansichimit AbmaRender TCREinheit(Quelle:MULT)

Gt

i e=O m. = ¥ =

176

910
[
|l
98¢
1562

VR_01

2050

Abbildung4-31: Draufsichtmit Abmaf3ender TCREinheit(Quelle:MULT)

Ausgehendion dem zuvor beschriebenen Konzept wurde die-E@Reit in Anlehnung an das
Regelwerk AE2000 konstruktiv umgesetzt. Mal3geblich fur die Festlegung der Wanddicken
waren die geringen Festigkeitswerte bei den hohen Betriebstemperaturen. Darlber hinaus
musste bei der Detailkonstruktion der Temperaturdifferenz zwischen Mantel Rohrraum
besondee Beachtung geschenkt werden. Um hier keine unzulassigen Beanspruchungen durch
thermische Spannungen im Grundwerkstoff sowie in den Schweil3néhten zu erhaltererwar d
Einsatz eines Kompensators im Behaltermantel erforderlich. Das Rohrbiindel besteht aus 55
Rohren mit einem Durchmesser von 33,7 mm, einer Wandstérke von 2,6 mm und einer Lange
von 980 mm. Aufgrund der Innenisolierung im Mantelraum betragt die effekobel&ge ca.

650 mm. Das Rohrbindel verfligt tber zwei Flansche DN600/PN16, die zur Beflllung und zum
Katalysatorwechsel dienen. Die FERheit ist in zwei Stromungsrdume unterteilt, den Man-
telraum und den Rohrraum. Der Mantelraum ist fir einen Auslegunggd/on 0,5 bar(g) und
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eine Auslegungstemperatur von 800 °C ausgelegt. Der Rohrraum ist fir einen Auslegungs-
druck von 0,5 bar(g) und eine Auslegungstemperatur v@B@ °C ausgelegt. Das Ergebnis ist
in Abbildung4-32 dargestellt.
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Abbildung4-32: AuszugausKonstruktionszeichnungler TCREinheit(Quelle:MULT)
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Abbildung3-33: Auszugausfinaler Konstruktionszeichnungler TCREinheit(Quelle:MULT)

Das inAbbildung 4-32 dargestellte Reformerdesign fuhrte in der fertigungstechnischen De-
tailauslegung zu nicht akzeptablen Materialkosten, so dass eine konstruktive Umgestaltung
der TCHEinheit zur Einsparung von Ressourcen notwendig wurde. Diese erfolgte in Abstim-
mung zwische DBl undMULT] um neben konstruktiven / finanziellen Aspekten auch
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verfahrenstechnische Aspekte zu berticksichtigen. Das Ergebnis der iterativen Uberarbeitung
ist in Abbildung4-33 dargestellt.

Nach Abschluss der Materialbeschaffung wurde mit der Fertigung der Reformerbaugruppe
begonnen. Da die TEéRnheit hinsichtlich der Schwei@nd Isolierarbeiten die langste Ferti-
gungszeit aufwies, wurde mit der Fertigung dieser Einheit begonnen. Der kampldizau

des Apparates erforderte eine Anpassung der Montagereihenfolge. Im ersten Schritt wurde
das Rohrbundel mit der oberen Flanschplatte verschweil3t und der Apparatekopfimden
gefertigt. Aufgrund des im Konzept beschriebenen Aufbaus musste das Gerat mehrmals zur
Isolierungsfirma transportiert und die Innenisolierung angebracht werden. Dies fihrte dazu,
dass der Mantelraum in mehreren Schritten gefertigt wurde und schlie3lich aus zwerHalft
bestand. Die beiden Mantelteile wurden mit der Flanschplatte bzw. der Bodenplatte ver-
schweil3t und anschliel3end beim Isolierer mit der Innenisolierung ausgekleidet. Als Dammung
wurden zwei vorgefertigte Dammplatten mit dem Lochbild des Rohrbindels emtgein-
schlielBend konnte die Mantelisolierung angebracht werden. Diese besteht aus drei Ringen,
die aus einem flexiblen Hochtemperaturfaserdammstoff mit einem Langenubermal} gefertigt
wurden. Hierdurch kann bei Kompression der Ringdammung durch die Modésgappara-

tes die temperaturbedingte Langenausdehnung des Hullrohres wahrend des Betriebes kom-
pensiert werden. Nach Abschluss der Isolierarbeiten wurden die Umlenkbleche montiert und
die restlichen Mantelteile zusammengeflugt. Die Schwierigkeit bestand,dhei 54 Rohre des
Rohrbtndels durch die eingelegten Dammplatten zu flhren, ohne diese zu beschadigen. Ab-
schlieBend wurden die offenen Rundnahte am Mantel sowie das Rohrbindel und der Appara-
teboden mit der Bodenplatte verschweif3t.

4.2.3Entwicklungder Abgasreinigung

Basierend auf den oben genannten Erkenntnissen ist das trockene Abgasreinigungsverfahren
mit Flugstromreaktor und nachgeschalteten Gewebefiltern fir den Prozess anwendbar, be-
darf jedoch einer individuellen Auslegung in Abhangigkeit vom Verunreinigungsesadlu-
miniumschrotts und den Randbedingungen (Temperatur, max. Druckverlust, etc.). Da in der
5SY2yaidNI GdA2yalytl3S ydz2NJ aal dzo SNBENIX ! f dzY Ay A «
keine sauren Bestandteile wie HCI, HEp@ér SQfreisetzt, kann im Hintk auf die Gesamt-
projektkosten auf die Reinigungsstufe verzichtet werden. Die Reinigung von prozessbedingten
Stauben sowie von Schwefel ist dennoch erforderlich. Fur den Versuchsbetrieb soll ein Filter-
abscheider zur Staubabscheidung eingesetzt werden.

Da die Katalysatoren auch gegeniber organischen Schwefelverbindungen, die z. B. als Odo-
riermittel im Erdgas enthalten sind, empfindlich sind, ist zusatzlich eine Entschwefelung des
Erdgases erforderlich Hierfir werden die EntschwefelungsmaterialiefSDRd DR200 mit

einer maximalen Beladungskapazitat von ca. 2-84§20 mg/g) eingesetzt. Durch die unter-
schiedlichen Eigenschaften der beiden Materialien kdnnen in der ersten Adsorptionsstufe
Schwefelwasserstoff @3), Carbonylsulfid (COS) und Mercaptaneiander zweiten Adsorp-
tionsstufe DMS und THT adsorbiert werden. Der Auslegungsdruck des Entschwefelungs
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behélters sollte dem maximalen Anschlussdruck des Erdgases entsprechen. Die Adsorption
erfolgt bei Umgebungstemperatur. Unter der Annahme eines maximalen Erdgasvolumen-
stroms von 10 m?¥h und einer typischen Schwefelbeladung in Abhangigkeit vom Standort der
Anlage von max. 8 mg/m3 liegt eine Schwefelmenge von 80 mg/h im Erdgas vor. Ausgehend
von der Beladng des Entschwefelungsmaterials werden im ungunstigsten Fall 4 g/h Aktiv-
kohle bendtigt. Dies entspricht bei einer Versuchsbetriebszeit vod0Lh einem Aktivkohle-
OSRINF @2y c¢ 13 0F Tabellésisnlargestdit. . SNSOKyY dzy 3 A&

Tabelle4-15: Abschatzungler Menge desEntschwefelungsmaterial@Quelle:DBI)

Standort | Volumen- SBela- | SMenge | Bela- Entschwefelungsmaterialbe
strom Erd-| dung dungsfa- | darf
gas higkeit

Essen 10 m3/h 8mg/m3 | 80mg/h |[2Ma-% |4g/h |1.500h|{6kg€7l)

Auf der Grundlage des erforderlichen Entschwefelungsmaterialbedarfs wurde ein Behalter
ausgelegt und der zu erwartende Druckverlust abgeschattielle4-16 zeigt die Abmessun-
gen des Entschwefelungsgefalies.

Tabelle4-16: AbschatzunglesDruckverlustediber die Entschwefelung

Volumen Durchmesser | Lange PartikelgrofRe | Druckverlust
Ca. 7l DN 150 400 mm 1,6 mm F 7 mbar
(155,4 mm)

Basierend auf diesen Erkenntnissen und unter Berlcksichtigung eines maximalen Abgasmas-
senstroms von 30,5 kg/h konnte der Filterabscheider zur Reinigung der prozessbedingten
Staube technisch ausgelegt werden. Der Filterabscheider besteht aus eifsgig@nDraht-

gewebe, welches mittels einer Einfassung zu einer Ronde zusammengefasst wurde. Der Filt-
rationsabscheider hat einen Gesamtdurchmesser von ca. 80 mm und ist in der Lage, Staub-
partikel bis zu einer Korngro3e > 50 um abzuscheiden. Der Beladungszustakdteli@b-
A0KSARSNE 6ANR NOSNJI SAYyS 5NHzZO1RAFFSNBYI YSaad:
Filterabscheider einen Druckverlust von ca. 3 mbar auf. Die Besonderheit des Filtrationsab-
scheiders liegt in seiner einfachen Regenerierbarkeit. Dazu karffilter aus der Rohrleitung
ausgebaut und gereinigt werden.

4.2 4EntwicklungdesMSRKonzeptes

Ein MSRKonzept wurde unter Beriicksichtigung des Sicherheitskonzeptes erstellt und kann
fur die TCHEinheit im R&Fliel3bild Abbildung4-34) nachvollzogen werden.
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Abbildung4-34: R&}FlieRbildder TCREinheit(Quelle:DBI)

Das Abgas wird Uber ein Saugzuggeblase S _01 durch den Mantelraum dRsfdiGiers so-

wie zwei Warmeibertrager HX_02 und HX 03 gesaugt, tber eine Staubfiltereinheit geleitet,
mit entschwefeltem Erdgas vermischt und anschliel3end tber die Katalysatorsch{jtleig

tet. Die Menge des zu reformierenden Abgases wird Uber einen Massendurchflussmesser
F_03, ein Proportionalventil VP_01 und dem vorliegenden Gegendruck uber dienreRr
geregelt. Uberschiissiges Abgas wird tiber einen Schornstein an die Umgebegegsg

Daszu reformierendes Abgagird anschliel3end Uber einen statischen Mischer M_01 mit dem
entschwefelten Erdgas vermischt und Uber einen Massendurchflussregler F_01 dosiert. Um
Ruckstromungen in die Erdgaszuleitung zu vermeiden, ist eine Riuckschlagklappe VR_01 vor-
gesehen. Im nachsteBchritt wird das Eduktgas, bestehend aus Wasserdampf, Erdgas, Koh-
lendioxid undmonoxid sowie Restsauerstoff, Uber einen Warmetauscher HX_02 vorgewarmt
und der TCHEinheit zugefuhrt. Vor und nach der Reformereinheit befinden sich Temperatur
und Drucksensren. So kann einerseits der Druckverlust Gber die Katalysatorschtittung (P_03,
P_04) und andererseits die Warmeubertragerflache (T_01, T_02, T_04, T_06) bilanziert wer-
den. Jeder Warmeubertrager ist mit einer Temperaturmessstelle aruBthAustritt ausge-

stattet. Der Sauerstoffvorwarmer ist mit einem Uberhitzungsschutz ausgestattet, so dass bei
einem kritischen Temperaturanstieg des Sauerstoffs (T_13) ein Bypass um den Vorwéarmer ge-
offnet wird und der Sauerstoff kalt in den Brenner eingespeist wird. Um(glreehitzung des
Vorwarmers und gleichzeitig des Saugzuggeblases zu vermeiden, wird der Sauerstoffvorwar-
mer mit Stickstoff durchstromt, der anschlieRend an die Umgebung abgegeben wird. Zusatz-
lich ist eine Stickstoffspulleitung nach der TElRheit vorgeseh®, um den bivalenten Brenner

vor Uberhitzung zu schiitzen. Bei Uberschreiten einer kritischen Temperatur (T_11 und T_12)
Offnet das Magnetventii VM_11 und es wird kalter Stickstoff eingespritzt. Die
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Temperaturmessstelle im Synthesegas ist als sicherheitsrelevante Messgréf3e redundant aus-
gefuihrt, um neben dem Uberhitzungsschutz auch eine Riickziindung des Synthesegases zu de-
tektieren.

Wahrend des Anfahrvorganges wird die T&fheit nur im Mantelraum mit Abgas durch-
stromt. Das Proportionalventil VP_01 ist vollstandig gedffnet und die motorische Stellklappe
MSK_01 geschlossen, so dass der gesamte Abgasmassenstrom tber den Kamin ge-die Um
bung abgegeben werden kann. Bei der Erstinbetriebnahme sollte die Anlage einige Stunden
in dieser Stellung betrieben werden, um organische Bestandteile der Isolierung zu lésen, die
den Katalysator stéren konnten. Dies ist insbesondere bei NeuzustelluWlege®fenraumes

zu beachten. Um eine Uberhitzung des Katalysators beim Anfahrvorgang zu vermeiden, wird
der Reformer mit Stickstoff gespilt. Dazu 6ffnet das Magnetventil VM_09 und der Massen-
durchflussregler MFC_05 stellt einen Stickstoffdurchfluss einsidherzustellen, dass durch
Leckagen kein explosionsfahiges Gemisch entsteht und zum Schutz des Katalysators (evtl. Ver-
brennung im Katalysatorbett) wird nach dem Ofen und dem Saugzuggeblase die Sauerstoff-
konzentration gemessen. Wird eine erhbhte Sauerktitzentration gemessen, wird die mo-
torische Absperrklappe MSK_01 geschlossen, das Regelventil VP_01 gedffnet und der Refor-
mer mit Stickstoff MFC_05 gespult

4.3Versuchsstandaufbau
Fur den Funktionsnachweis der FEiIRheit wurde unter Nutzung der vorhandenen Gasinfra-
struktur (Messtechnik, Gasmischanlage, Sicherheitseinrichtungen etc.) und Brennertechnik
(Erdgad_uft-Brenner und Prifflammrohr) am DBI in Freiberg ein separater Verstactus
konzipiert. Abbildung4-35 zeigt den Versuchsaufbau. Basierend auf dem-Ri&l3bild wur-
den ein Sicherheitskonzept (HAZOP), eine Rohrleiturgse Instrumentierungs eine Arma-
turen- und eineEquipment Listerstellt.
Auf Basis des endgultigen R&lle3bildes und der technischen Dokumentation der Armaturen,
Instrumente und Apparate konnte die theoretische Planung des Versuchsstandes abgeschlos-
sen werden.
Der Versuchsstand besteht aus folgenden Hauptkomponenten:

- elektrischer Verdampfer zur Wasserdampfbereitstellung,

- Entschwefelung zur Erdgasaufbereitung,

- statischer Mischer zur Eduktgasvormischung,

- Konditioniererzur Vorwarmung des Eduktgases,

- Reformerzur Synthesegasherstellung,

- Prufflammrohr zur Verbrennung des entstandenen Synthesegases und

- Ofen zur Bereitstellung des Abgases.
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Abbildung4-35: P&IDzum Funktionsnachweisler TCREinheitam DBIin Freiberg(Quelle:DBI)

Das Eduktgas, bestehend aus Wasserdampf, Kohlendioxiénisdhwefeltem Erdgas, wird
zunachst im statischen Mischer gemischt und anschlie3end im Konditionierer vorgewarmt.
Schlief3lich wird das Eduktgas dem Reformer zugeflihrt. Die flr die endotherme Reaktion er-
forderliche Warme wird Uber die Enthalpie des Abgdsseitgestellt, die in einem mit Erdgas
betriebenen Ofen bereitgestellt wird. Das entstehende Prodbktv. Synthesegas wird in der
Versuchsflamme mit einem weiteren Erdgasbrenner (Stitzbrenner) verbrannt. Dieser Ver-
suchsaufbau unterscheidet sich deutliddm TCRGesamtprozess, dient jedoch nur dem Funk-
tionsnachweis und der Erprobung des Reformers.
Die Auslegung des statischen Mischers wurde durch&iFDIationen begleitet. Anhand der
Simulationsdaten konnte das Mischverhalten in der Vormischkammer fiir die Vorversuche am
DBI mit dem CHCO & Dampfgemisch bewertet werden. Der Mischkammer wurden zwei
Stoffstrome uber die Seitenrohre zugefihrt:

- Wasserdampf (rot) mit 14 kg/h und

- CH/CQ mit 23,46 kg/h

DerAustritt des Mischgasesurde tiber ein zentrales Rohmit einem Druck voip =1 bar(a)
angenommen. Aufgrund der minimalen Temperaturunterschiede der Medienstrome wurde
ein isothermes Berechnungssystem gewahlt. Die Ergebnisse shdobifdung 4-36 darge-
stellt.
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Abbildung 4-36: Simulationsergebnisse zur Bewertung des Mischverhaltens der Vormischkammer (Quelle:
DBI)

Wie zu erkennen ist, bildet sich eine Tangentialstromung aus. Im statischen Mischer wird eine
gute Durchmischung erreicht, was an den geringen Konzentrationsgradienten zu erkennen ist
(viertes Bild von links). Signifikante Konzentrationsgradienten sindnmiinlaufbereich zu
erkennen. Die gro3ten Abweichungen befinden sich im oberen Teil des Mischers in der Nahe
des Einlaufs mit ca. £ 5 % vom Mittelwert des Dampfgehaltes. Anhand der Ergebnisse wurde
der statische Mischer fir die Anwendungen optimiétir die Auslegung der elektrischen Be-
gleitheizungen wurden Rohrleitungsplane mit allen Einbauten wie Armaturen und Instrumen-
tierung fur die entsprechenden Rohrleitungen erstellt.
Die Abschatzung der erforderlichen Rohrlangen fur die Stichleitungen der temperaturemp-
findlichen Druckmessstellen wurde im Rahmen der Prifstandsauslegung ebenfalls durch CFD
Simulationen begleitet. Unter den Annahmen:

- Umgebungstemperatu25 °G

- Warmeubergang zur Umgeburty W/(m2K)und

- max. zulassige Temperatur an der Messstell€ B0

ergeben sich die iAbbildung4-37 dargestellten erforderlichen Rohrlangen, um eine Uberhit-
zung des Druckaufnehmers zu vermeiden.

Abbildung4-37: Simulationsergebnisse zur Abschatzung der notwendigen Rohrlangen (Quelle: DBI)
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Die Simulationsergebnisse basieren auf einer Sensitivitdtsanalyspidung 4-38), die

zeigt, dass neben der Mediumstemperatur auch die Lange der Stichleitung selbst einen Ein-
fluss hat. Die maximal zulassige Messstellentemperatur betragt 80 °C. Nachfolgend sind die
Ergebnisse der Sensitivitdtsanalyse fur die Druckmessstellen P1130, P%210, P4280 und
P42110 dargestellt.
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Abbildung4-38: Ergebnisse der Sensibilitdtsanalyse zur Stichleitungslange (Quelle: DBI)

Aufbauend auf dem 3Modell, dem R&Fliel3bild und dem MSRonzept wurden eine Ge-
fahrdungsbeurteilung sowie Betriebsanweisungen nach Gefahrstoffverordnung (GefStoffV)
fur die eingesetzten Stoffe und die Gesamtanlage erstellt.

Das Sicherheitskonzept des Versuchsstandes zur Untersuchung des Reformers am DBI wurde
auf der Grundlage der durchgefiihrten Gefahrenanalyse erstellt. Es besteht neben zahlreichen
Uberdrucksicherheitsventilen aus einer Sicherh&8RS mit mehreren Temperatnessstel-
lenkarten. Damit kann eine mogliche Uberschreitung der Auslegungstemperatur genau iiber-
wacht und eine Zerstdérung der Apparate und Rohrleitungen verhindert werden. Neben den
Auslegungsparametern Druck und Temperatur der Apparate wurden weitereRpmame-

ter in einer Ursach&VirkungsMatrix definiert. Diese dient im Wesentlichen der Visualisie-
rung des Prozessablaufs, indem Programmablaufe der Aktoren bei Grenzwerttiberschreitun-
gen der Sensoren definiert wurden. Dabei wird zwischen sicherheitsgetechtind nicht si-
cherheitsgerichteten KenngrofRen unterschieden.

Zu Beginn des Prifstandsaufbaus wurde die-Ei@Reit mit Katalysator befullAusfinanziel-

len Grinden und wegen der Verfugbarkeit des Edelmetallkatalysatorde eine Kombina-

tion aus Nickelund Edelmetallkatalysator gewahlt. Die erganzenden Laboruntersuchungen
ergaben, dass der Nickelkatalysator eine gewisse Grundaktivitat besitzt und der im
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entstehenden Synthesegas enthaltene Wasserstoff durch den Edelmetallkatalysator vollstan-
dig aktiviert werden kann. IAbbildung4-39ist das Verhaltnis von Edelmetallkatalysator (Ka-
talysator 2) zu Nickelkatalysator (Katalysator 1) dargestellt.
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Abbildung4-39; Befiillung der TCIRinheit mit Katalysator (Quelle: DBI)
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Abbildung4-40: Befiillung der Entschwefelungseinheit mit Aktivkohle (Quelle: DBI)
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Ausgehend/on den Randbedingungamforderlichen Entschwefelungsmaterialien-8® und
DR200 wurde die Entschwefelungseinheit entsprechend der nachfolgeAddaiidung 440

befullt. Zwischen den Materialien wurde ein Drahtgewebe eingelegt, um eine Vermischung
der beiden Materialien zu verhindern. Die Entschwefelungseinheit wurde flr eine Laufzeit von
1.500 h bei einer Beladung von 2 M& und einem Erdgasvolumenstrom von 10 m3/h ausge-
legt.

Die Apparate wurden entsprechend dem Aufstellungsplan aufgestellt und tber Rohrleitungen
miteinander verbunden. Die Rohrleitungen wurden teilweise vom Projektpaitél Tivor-
gefertigt und am DBI angepasst. Nach der fachgerechten Montage der Apparate und Rohrlei-
tungen wurde die Begleitheizung installiert, die Armaturen positioniert und die Instrumentie-
rung vorgenommen. Parallel zum mechanischen und elektrischen AufbaurilssaRdes
wurden die Programme der SPS und der Siched8#S aktualisiert. Fur digbetriebnahme
wurde ein FAFProtokoll (Factory Acceptance Test) erstellt, das den mechanischen Aufbau, die
elektrische Verdrahtung, die korrekte Programmierung und die erforderliche Kalibrierung
uberpriift. Die Vorgehensweise zur Uberpriifung wurde beigit§ ATProtokoll beschrieben.

Eine Herausforderung stellt die Nutzung des wasserstoffreichen Synthesegases dar. Dieses soll
Uber einen Stutzen seitlich in die Brennkammer eingeleitet und tUber einen erdgasbetriebenen
Stutzbrenner verbrannt werden. Parallel zum Aufbau des Versuchsstanade dieses Sze-
nario mit Erdgas simuliert. Im Ergebnis fiihrte der Aufbau zu einer unvollstandigen Verbren-
nung in der Brennkammer, so dass nicht sichergestellt werden kann, dass kein zundfahiges
Gemisch im Abgasstrang vorhanden Adbbildung 441 zeigt cen endgiltigen Prufstand bei

der DBI
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Abbildung4-41: Versuchsstandaufbau am DBI in Freiberg (Quelle: DBI)
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4.4 Funktionsnachweigler TCREinheit

Nachdem der Versuchsstandaufbau bei der DBI abgeschlossen wurde, konnte mit der experi-
mentellen Untersuchung der Tdheit begonnen werden. Hierzu wurde zunadahetMSR
Technik mit Hilfe eines FAArotokolls é€ngl.Factory Acceptance Test) auf Funktionsfahigkeit
gepruft Im Anschluss wurde eine Arbeitsanweisung zurulmd Aul3erinbetriebnahme des
Versuchsstandes erstellt und der Versuchsstand modulweise (elektrischer Verdampfer, Bren-
ner fir Abgasbereitstellung und Synthesegasverbrennung, Gasversorgubegyieb genom-

men. Der Versuchsstandaufbaam DBIlunterscheidet sichvom TCRGesamtverfahren und

dient lediglich dem Funktionsnachweis der T&Rheit. Der Unterschied besteht hauptsach-

lich darin, dass im Gegensatz zum T&&Ramtverfahren zwei separate Erdgasbrenner (Bereit-
stellung von Abgasur Beheizung der TGRnheit und Verwertung des Synthesegases) und
nicht ein oxyfuel betriebener bivalenter Brenner eingesetzt wurden. Dadurch konnten die
realen Stoffwerte des Abgases, aufgrund des mit Sticksteffiinnten Oxidationsmittel
(Luft), nicht erreicht werden, was einen gegeren Warmekapazitatsstroomd geringere Ab-
gastemperaturzur Folge hat.

In Abbildung 442 ist die Abgastemperatur des Erdgasbrenners zur Bereitstellung der erfor-
derlichen Enthalpie der TERnheit (endotherme Reaktion) dargestellt.
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Abbildung4-42: Abgastemperatur am Eintritt der TGRinheit in Abhangigkeit der Zeit vor der Optimierung des
Brenners(Quelle: DBI)

Wie in derAbbildung 442 zu erkennen, beginnt der Erdgasbrenner ab einer Temperatur von
ca. 900 °C zu Takten, wodurch keine stabile Reformierungstemperatur bereitgestellt werden
konnte. Um dieser Temperaturschwankungen entgegenzuwirken, wurde die Leistung des
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Brenners begrenzt und ein RRegler verbautDas Ergebnis ist Bbbildung 443 dargestellt.
Nach Einstellung des Brenners konnte eine stabile Abgastemperatur bereitgestellt werden.
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Abbildung4-43; Abgastemperatur am Eintritt der TCRinheit in Abhangigkeit der Zeit nach der Optimierung
des BrennergQuelle: DBI)
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Abbildung 4-44: Temperaturverlauf des Eduktes innerhalb der TERheit in Abhangigkeit der Zeit vor der
Optimierung(Quelle: DBI)
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Bei der modulweisen Inbetriebnahme wurde ebenfalls die zeitliche Erwarmung deEimCR

heit untersucht.In Abbildung4-44 sind die Messwerteles Multithermoelements mit sechs
Temperaturmessstellen Uber die gesamte Lange derHigleit dargestellt.

Wie zu erkennen (vgAbbildung 444) steigt die Temperatur in der TE&mheit mit einer
Rampe KT) von 13 K/min an. Um thermische Spannungen und Materialversagen durch eine
zu schnelle Erwarmung der TFERheit ausschlief3en zu kénnen, wurde die Temperaturrampe
des Brenners begrenzt. Im Ergebnis wurde die Temperaturrampe auf 6 K/min begrenzt (vgl.
Abbildung 445).
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Abbildung4-45: Temperaturverlauf des Eduktes innerhalb der FERheit in Abhangigkeit der Zeit nach der
Optimierung(Quelle: DBI)

Wahrend des Versuchsbetriebes konnte eine hohe Dynamik und Flexibilitat aufgrund von Last
und Temperaturwechsel festgestellt werdeén Abbildung 446 ist derTemperaturverlauf der
TCREIinheit Uber einen Versuchstag dargestéWie zu erkennen, fallt die Temperatur inner-

halb der TCHinheit nach Zugabe des Eduktes (bestehend aus entschwefeltem Erdgas, Koh-
lenstoffdioxid und Wasserdampf) stark, was durch die hohe Endothermie der Reaktion mit
dem Katalysator verursacht wird. Die Bnerleistungwurde, wie inAbbildung 447 ersicht-

lich, kontinuierlich erhéht. Ein kurzzeitiger Ausfall des Brenners zur Verwertung des Synthese-
gases fuhrte zuirer kurzzeitigen Unterbrechung der Eduktgaszufuhr und Einspeisung von
Stickstoff. Die Bereitstellung des Abgases zur Reformierung war von dieser Unterbrechung
nicht betroffen. Wie inPAbbildung 446 zu erkennen, stieg die Temperatur in der TEiRheit,
aufgrund der fehlenden endothermen Reaktion, schnell an.
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Abbildung4-46: Temperaturverlauf des Eduktes/Produktes innerhalb der FERheit in Abhangigkeit der Zeit
(Quelle: DBI)
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Abbildung4-47: Abgastemperatur am Eintritt der TGRinheit in Abh&ngigkeit der Ze{Quelle: DBI)
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