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Aufgabenstellung

Aufgabenstellung

Im Rahmen des vom Klima- und Energiefonds geforderten Projekts ,Reduzierende
Kalzinierung® (Nr. 843918) wird seit Marz 2014 am Institut fur Chemische Verfahrens-
technik und Umwelttechnik die Umsetzung von Wasserstoff und mineralischen Kar-
bonaten zu CO, CH4 und CO; untersucht. Dabei konnte gezeigt werden, dass der
Spateisenstein-Anteil (FeCO3) von Feinerz vom Steirischen Erzberg durch Kalzinie-
rung in Stickstoff zu Wastit (FeO) und Magnetit (FesO4) umgewandelt werden kann.
Bei der reduzierenden Kalzinierung in Wasserstoff wird elementares Eisen gebildet.
Es ist bekannt, dass Eisenoxide und elementares Eisen katalytische Eigenschaften
zur Umsetzung von Wasserstoff mit Kohlendioxid besitzen. Zur Steigerung der Aktivi-
tat und Stabilitat werden diese eisenbasierten Katalysatoren beispielsweise mit Mag-
nesium und Mangan dotiert. Der Spat vom Steirischen Erzberg besitzt solche Dotie-

rungen von Natur aus. Daher soll in der Masterarbeit folgendes untersucht werden:
a. Einfluss der Versuchsbedingungen (Druck, Temperatur, WHSV, H,:CO»-
Verhaltnis, Kornklasse, etc.) auf die katalytische CO,-Hydrierung

b. Produktzusammensetzung (gas, flussig, fest) inkl. anwendbarer Analyseme-
thoden

C. Ansatze fur die Kinetik der Umsetzung



Kurzfassung

Kurzfassung

Die Umsetzung von Kohlendioxid mit Wasserstoff zu Kohlenmonoxid und Kohlen-
wasserstoffen bietet die Moglichkeit Treibstoff aus erneuerbaren Kohlenstoffressour-
cen zu erzeugen, wodurch CO,-Emissionen reduziert werden. Weiters kann dadurch
Wasserstoff aus nachhaltiger Energie in Kohlenwasserstoffen, z. B. Methan, gespei-

chert und Uber schon existierende Leitungen transportiert werden.

CO;, muss fur eine Reaktion aktiviert werden. In dieser Arbeit werden dafur Wasser-
stoff und ein Katalysator aus kalziniertem Siderit (FeCO3) verwendet. Die Arbeit un-
tersucht den Einfluss von Druck, Temperatur, FlieRgeschwindigkeit der Eingangs-
stromgase, H,:CO,-Verhaltnis im Eingangsstrom und die Zugabe von Nickel zu den
Katalysatoren auf die CO»-Hydrierung. Dabei werden die Gasproduktzusammenset-
zungen der Kohlendioxidhydrierung und die Katalysatorzusammensetzungen der

Kalzinierung analysiert und diskutiert.

Eine hohe Versuchstemperatur fordert die CO-Bildung. Ein hoher Druck, ein grof3es
H,:CO2-Eingangsstromverhaltnis und Nickel-Dotierung des Katalysators begunstigen
die Methanbildung. Eine langsame FlieRgeschwindigkeit erhdht die Bildung beider
Produkte. Bei der CO,-Hydrierung entsteht mit Magnetit im Katalysator Kohlenmono-
xid, mit Wastit (FeO) bildet sich Methan.

Bei der Kalzinierung des Siderits mit Stickstoff entsteht hauptsachlich Magnetit
(FesOas), bei der mit Wasserstoff hauptsachlich Wistit und Eisen. Die Reaktionskine-
tik der reduzierenden Kalzinierung von Siderit kann mit aus der Literatur bekannten

Standard-Reaktionsmodellen beschrieben werden.



Abstract

Abstract

The reaction of carbon dioxide with hydrogen to carbon monoxide and hydrocarbons
provides an opportunity to produce fuels from renewable carbon resources. This can
reduce CO, emissions. Moreover, renewable hydrogen can be stored as hydrocar-

bons, e. g. methane, and transported by existing pipes.

CO; has to be activated for a reaction. In this thesis hydrogen and a catalyst made
out of calcined siderite (FeCO3) are used. The influence of pressure, temperature,
flow velocity, concentration ratios of H»:CO; in the feed and the addition of nickel to
the catalyst on the CO, hydrogenation are investigated. Furthermore, the product gas
composition and the composition of the calcined catalyst are analysed. A kinetic

model for the calcination is developed.

High temperature leads to an increase of the CO yield. High pressure, a ratio of
H,:CO; in the feed and nickel doping result in an increase of methane yield. A low
flow velocity favours both products. The calcination of the siderite with nitrogen pro-
duces mostly magnetite (FesO4), with hydrogen mainly FeO and Fe are formed. In
the CO; hydrogenation with magnetite as the catalyst carbon monoxide is produced,

with FeO methane is formed.
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1 Einleitung

Kohlendioxid (CO;) kann mit Wasserstoff (H,) zu Kohlenwasserstoffen reagieren.
Kohlendioxid wird meistens als Abfallprodukt gesehen und nur selten als Rohstoff
genutzt. CO, kann durch Hydrierung als erneuerbarer Kohlenstofflieferant flr die
Produktion von Treibstoffen und Chemikalien verwendet werden. Die Vorteile von
CO, als Rohstoff sind einerseits der positive Effekt fur die Umwelt durch CO.,-
neutrale Treibstoffe, andererseits ist Kohlendioxid eine gunstige, weltweit verfigbare

und erneuerbare Ressource. [1], [2]

Diese Arbeit ist Teil eines Projektes zur reduzierenden Kalzinierung von Karbonaten.
Kalzinierung ist das thermische Abstreifen von CO,, um das Karbonat in ein Oxid
oder in dessen elementare Form umzuformen, reduzierende Kalzinierung erfolgt in
Wasserstoffatmosphare. Das Projekt untersucht die praktische Umsetzung der redu-
zierenden Kalzinierung anstelle der klassischen Kalzinierung unter oxidierenden Be-
dingungen. Durch die reduzierende Kalzinierung kann der CO»-Ausstol3 vermindert
und die gleichzeitige Produktion von Kohlenwasserstoffen als Energietrager erreicht
werden. Weiters ergibt sich eine Energieersparnis, da die reduzierende Kalzinierung

stark exotherm ist, im Gegensatz zur klassischen endothermen Kalzinierung.

Die vorliegende Arbeit behandelt die Umsetzung von Kohlendioxid und Wasserstoff
zu Kohlenmonoxid (CO) und Kohlenwasserstoffen mit einem Siderit-Katalysator
(FeCOs3) vom Steirischen Erzberg. Das Eisenkarbonat muss kalziniert werden, um es

katalytisch fur die CO,-Hydrierung zu aktivieren.

Es wird der Unterschied zwischen einer inerten Kalzinierung in Stickstoff und einer
reduzierenden Kalzinierung in Wasserstoff untersucht und die Katalysatorzusam-
mensetzung analysiert. Die Auswirkungen einer Zugabe von Nickel auf den Katalysa-
tor werden ermittelt. Es erfolgen Versuche zur Bestimmung gunstiger Reaktionspa-
rameter bei der Erzeugung von Methan (CH4) und CO aus CO; mit H,. AuRerdem

wird eine Reaktionskinetik fur die Kalzinierungs-Reaktion entwickelt.

Die Literaturstudie befasst sich mit den Grundlagen und den Reaktionen der CO,-

Hydrierung (Umkehr Wassergas-Shift Reaktion und Fischer-Tropsch-Synthese) und
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geeigneten Katalysatoren, sowie dem Einfluss von Versuchsparametern auf die Pro-
dukte.

Der experimentelle Teil beschreibt den Versuchsplan, den Versuchsaufbau und die
durchgefuhrten Versuche. Es werden Kalzinierungsversuche zur Aktivierung des Ei-
sen-Katalysators, Temperaturscans zur Untersuchung der Produkte Uber die Tempe-
ratur und isotherme Versuche, um den Einfluss verschiedener Versuchsparameter
auf die Produkte und Umsatze zu ermitteln, durchgefuhrt. Weiters erfolgen Feststoff-
analysen zur Bestimmung der Zusammensetzung der kalzinierten Katalysatoren und

Kinetikversuche zur Reaktionskinetikbestimmung.

Anschlie®end werden die Resultate der durchgeflhrten Versuche behandelt und dis-
kutiert. Es kann ein Temperaturbereich mit der hochsten Methanselektivitat bestimmt
werden, sowie die Versuchsparameter, welche die Methanselektivitat fordern. Die
Zusammensetzung der Katalysatoren wird fur verschiedene Versuchsbedingungen
beim Kalzinieren verglichen. Zur Beschreibung der Reaktionskinetik der Kalzinie-
rungsreaktion konnen Modelle, die Uber 90 % der Messergebisse eines Versuchs

beschreiben, ermittelt werden.
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2 Theoretische Grundlagen

Die Arbeit befasst sich mit der Umwandlung von CO; mit H, zu CO und H,0O mit ei-
nem Eisen-Katalysator. In diesem Kapitel werden die Umwandlung von CO; zu
Treibstoffen und Chemikalien, insbesondere mit Wasserstoff, die dafiir nétigen Reak-
tionen und wichtige Produkte erklart. AuRerdem wird in dieser Arbeit eine Reaktions-
kinetik fUr die Kalzinierung entwickelt, daher werden reaktionstechnische Grundlagen
behandelt. Da es sich bei der CO,-Hydrierung um eine katalytisch aktivierte Reaktion
handelt, wird die heterogene Katalyse naher erlautert. Weiters werden in dieser Ar-

beit erwahnte Eisenoxide beschrieben.
2.1 Umwandlung von Kohlendioxid

CO; ist thermodynamisch stabil und muss fir eine Reaktion aktiviert werden. Dafur

gibt es vier verschiede Ansatze [1]:

e Die Verwendung von energiereichen Ausgangstoffen, z. B. Wasserstoff.
o Niederenergetische, oxidierte, synthetische Stoffe als Produkte anzustreben,

z. B. organische Karbonate.
e Das Gleichgewicht durch Produktentfernung zu verschieben.

e Zugabe der notwendigen Energie, z. B. durch Licht oder Elektrizitat.

Bei der Verwendung von Wasserstoff, wie in dieser Arbeit, stellt die Hy-Produktion
eine Herausforderung fur eine wirtschaftliche und umweltfreundliche Produktion dar.
Der Wasserstoff sollte gunstig und durch erneuerbare Ressourcen produziert wer-
den. Momentan wird H, meistens aus Methan durch Dampfreformierung hergestellt.
Um einen umweltfreundlichen Prozess zu gewahrleisten, mussen alternative Hj-
Herstellverfahren genutzt werden, z. B. die Wasserelektrolyse. Durch die Verwen-
dung von Wasserstoff aus erneuerbaren Energiequellen (z. B. aus Wind- oder Solar-
energie) kann erneuerbare Energie, gespeichert und Uber lange Distanzen in schon

existierenden Leitungen, transportiert werden. [2]-[6]

Bei dem Einsatz von Kohlendioxid als Rohstoff ist immer abzuwagen, ob durch
Treibstoffe aus CO, mehr neue CO»-Emissionen vermieden werden, als Kohlendioxid

wahrend des gesamten Herstellungsprozesses ausgestol3en wird. [7]
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Aus Kohlendioxid konnen mit Wasserstoff grundsatzlich drei Arten von Produkten
erzeugt werden: Kohlenmonoxid, Methanol und Kohlenwasserstoffe. CO wird durch
die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion aus CO, erzeugt. Methanol kann mit Wasser-
stoff aus CO, gewonnen werden. [8] Kohlenwasserstoffe werden mit einer modifizier-

ten Fischer-Tropsch-Synthese aus CO; erzeugt. [1]

Generell kann man zwischen einstufigen und zweistufigen Verfahren unterscheiden.
Bei zweistufigen Verfahren wird zuerst Kohlendioxid mit Wasserstoff in CO umge-
setzt. Dann reagiert das Kohlenmonoxid in einem zweiten Schritt mit Wasserstoff zu
Kohlenwasserstoffen oder Alkoholen. Bei einstufigen Verfahren reagiert CO, direkt
durch Hydrierung zu den gewilnschten Produkten, dazu gehdért das Sabatier Verfah-
ren. [1], [9]

Umkehr Wassergas-Shift Reaktion

Bei der Umkehr Wassergas-Shift Reaktion (RWGS Reaktion) reagiert Kohlendioxid

und Wasserstoff zu Kohlenmonoxid und Wasser, Gleichung 2-1. [1], [5], [9]

€0, + H, & CO + H,0 (2-1)

Die Reaktion ist oft der erste Schritt in der Treibstoffproduktion durch CO»-
Hydrierung. Das Gleichgewicht der Umkehr Wassergas-Shift Reaktion Iasst sich
durch die Temperatur und das CO,:H, Verhaltnis beeinflussen. Die Reaktion ist leicht
endotherm mit einer Enthalpie von AH,qgx = 41,2 k] /mol und einer Gibbsschen Ent-
halpie von AG,q5xk=28,6 k]/mol. Daher bendtigt die Reaktion einen Katalysator, der
hohen Temperaturen wiederstehen kann. Typische Katalysatoren sind Kupfer, Eisen,
Nickel oder Cer. Kupfer beglnstigt die Kohlenmonoxidbildung, Nickel die Methanbil-
dung. Eisen erhoht die Hitzebestandigkeit in Katalysatoren. Cer-Katalysatoren besit-
zen eine gute Selektivitat, Stabilitat und Aktivitat, sie werden allerdings durch Koh-

lenstoffablagerungen schnell inaktiv. [1], [5], [9]
Fischer-Tropsch-Synthese

Die Reaktionsgleichung der Fischer-Tropsch-Synthese (FT-Synthese) ist in Glei-
chung 2-2 dargestellt. Bei der Fischer-Tropsch-Synthese reagiert Kohlenmonoxid mit

Wasserstoff zu Kohlenwasserstoffen und Wasser. [10]
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€O+ (2 + 1) Hy 52 (CoHy) + H,0 (2-2)

Die Fischer-Tropsch-Synthese ist stark exotherm, pro produziertem ,CH,“-Baustein
werden 145 kd/mol frei. Diese Warme muss von dem Katalysator abgeflhrt werden,
sonst erhoht sich die Temperatur des Katalysators. Dadurch kann der Katalysator
sintern oder foulen und so deaktiviert werden. Typische Katalysatoren fur die Reakti-
on sind Eisen, Nickel oder Kobalt. Eisen-Katalysatoren haben den Vorteil, dass sie
auch fur die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion aktiv sind. Hingegen sind Kobalt-

Katalysatoren aktiver fur die FT-Synthese als Eisen. [10], [11]

Bei der Fischer-Tropsch-Synthese setzt ber 300°C die Boudouard Reaktion, Glei-
chung 2-3, ein. Der entstehende Kohlenstoff legt sich an dem Katalysator an,

dadurch wird der Katalysator deaktiviert. [11]
2C0 - C + CO, (2-3)
Sabatier Reaktion

Die Sabatier Reaktion beschreibt die direkte Umwandlung von Kohlendioxid mit
Wasserstoff zu Methan und Wasser, Gleichung 2-4. [3], [5]

€O, + 4H, & CH, + 2H,0 (2-4)

Die Sabatier Reaktion ist thermodynamisch gunstig. Die Reaktion ist stark exotherm
mit einer Enthalpie von AH,qgx=-252,9 kJ/mol und einer Gibbsschen Enthalpie von
AG298 K='130,8 k]/mOI [9]

2.2 Produkte aus Kohlendioxid

Kohlendioxid kann mit Wasserstoff zu drei Arten von Produkten reagieren: Kohlen-

monoxid, Methanol und Kohlenwasserstoffe. [1]
Kohlenmonoxid

CO wird aus CO; durch die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion hergestellt. Kohlen-
monoxid kann mit Wasserstoff gemischt werden, diese Mischung wird als Synthese-
gas bezeichnet. Das CO und H; Gemisch kann weiter zu Kohlenwasserstoffen oder

Methanol reagieren. [1]
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Kohlenwasserstoffe

Die Herstellung von Kohlenwasserstoffen aus Kohlendioxid entspricht einer modifi-
zierten Fischer-Tropsch-Synthese, mit CO, anstelle von CO als Einsatzmaterial. Die
Reaktion lauft in Verbindung mit der Umkehr Wassergas-Shift Reaktion ab. Als gute
Katalysatoren haben sich Kombinationen aus Eisen und Kupfer erwiesen. Eisenoxide
werden schon lange als Katalysatoren fur die Fischer-Tropsch-Synthese verwendet.
Sie haben den Vorteil, dass sie auch die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion kataly-
sieren. Die Reaktion lauft in zwei Stufen ab: Zuerst erzeugt die Umkehr Wassergas-
Shift Reaktion CO, welches dann weiter zu ,-CH,-* Bausteinen reagiert,
Gleichung 2-5. [9]

CO + 2H, & —CH, — +H,0 (2-5)

Methan CH,

Methan entsteht direkt aus Kohlendioxid nach der Sabatier Reaktion. Katalysatoren
daflr sind Metalle der VIIIB Gruppe, Rhodium, Nickel oder Ruthenium mit Tragerka-
talysatoren aus Oxiden, z. B. TiO; oder Al,O3. Die Umwandlung von Kohlendioxid zu
Methan hangt stark von der Kalzinierungs- und Reduktionstemperatur des Katalysa-
tors ab. [9]

Methan kann mit Kohlendioxid weiter zu Essigsaure (CH3COOH), Gleichung 2-6 mit

einer Enthalpie von AH,43 = —16,6 kJ /mol, oder zu Olefinen reagieren. [12], [13]

Weiters kann Methan aus Kohlendioxid als Energiespeicher dienen. Bei der Um-
wandlung von Kohlendioxid und Wasserstoff in Methan wird dieser Wasserstoff im
CH4 gespeichert und kann als indirekte Wasserstoffquelle verwendet werden. Somit
wird Methan eine Wasserstoffquelle aus erneuerbaren Ressourcen. Methan kann
weiter zu langerkettigen Kohlenwasserstoffen und Wasserstoff reagieren, Glei-
chung 2-7. [12]

4CH, - 5H, + C,H, + C,H, (2-7)

Ein Problem dabei kann der unerwinschte Zerfall von Methan in Wasserstoff und
Kohlenstoff sein, Gleichung 2-8. [12]
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CH, - 2H, + C (2-8)

Ein weiterer Verwendungszweck ist die indirekte Nutzung des Wasserstoffs in Me-
than ohne zuvor H; zu erzeugen, z. B. als Reduktionsmittel fur NO,, Gleichung 2-9.
[12]

2NO + CH, + 0, - N, + CO, + 2H,0 (2-9)

Dabei wird Methan als Ersatz flr H, verwendet. [12]
Methanol CH;OH

Methanol wird als Losungsmittel, Treibstoffersatz oder -zusatz und Chemikalie ge-
braucht. Methanol hat gute Verbrennungseigenschaften und kann in Fahrzeugmoto-
ren als Benzinersatz verwendet zu werden. Auf konventionelle Art wird Methanol aus

Erdgas gewonnen. [2], [6], [9]

Methanol kann in einem einstufigen oder zweistufigen Verfahren aus Kohlendioxid
und Wasserstoff gewonnen werden, Gleichung 2-10. Die Reaktion ist exotherm mit
einer Enthalpie von AH, 45 k=-49,5 k]/mol. [9], [14]

€O, + 3H, & CH;0H + H,0 (2-10)

Bei der Reaktion entsteht Wasser, welches die Katalysatorleistung hemmt. Daher
mussen Katalysatoren fur die Methanolproduktion unempfindlich gegen Wasser sein.

Kupfer-Zink oder Palladium-Katalysatoren erfullen diese Vorrausetzungen. [1], [2], [6]
2.3 Reaktionstechnik

Der relative Umsatz eines Ausgangsstoffes A; gibt das Verhaltnis von umgesetzter

Stoffmenge zu eingesetzter Stoffmenge an, Gleichung 2-11. [15]

__ umgesetzte Mengean A; _ njg—n; ( 211 )

t eingesetzte Menge an A; Nio

Die Reaktionsenthalpie AHy gibt die erzeugte oder verbrauchte Warmemenge pro
Formelumsatz an. AHg < 0 bei einer exothermen Reaktion, also einer Reaktion die
Warme abgibt und AHi > 0 bei einer endothermen Reaktion, das heifl3t, wenn Warme
wahrend der Reaktion aufgenommen wird. Die Reaktionsenthalpie entspricht der Dif-

ferenz zwischen Anfangs- und Endzustand, sie ist nicht von dem Verlauf der Reakti-
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on abhangig. Die Reaktionsenthalpie ergibt sich fur eine bestimmte Temperatur T
aus der Gleichung 2-12. [15], [16]

AHg = AHS + [, AcydT (2-12)

Dabei steht AHQ fir die Standardreaktionsenthalpie, die sich aus den Bildungsent-
halpien AH}’i bei Standardbedingungen zusammensetzt, Gleichung 2-13, und cp ist

die spezifische Warmekapazitat. [15], [16]

AHR = Y v;AH?, (2-13)

Die Standardbildungsenthalpie AH}{i ist die Enthalpie, die fur die Bildung eines Mols

der Verbindung aus Elementen im Normzustand notwendig ist. [15], [16]
Die Standardreaktionsentropie AS{ ergibt sich aus Gleichung 2-14. [15], [16]

ASR = X v;ASP; (2-14)
Die Reaktionsentropie wird aus Gleichung 2-15 berechnet [15], [16].

ASp = ASS + [1, =2 dT (2-15)

Aus der Reaktionsentropie und Reaktionsenthalpie berechnet sich die freie Reakti-
onsenthalpie oder Gibbssche Enthalpie fur eine Temperatur, Gleichung 2-16. [15],
[16]

AGR:AHR_T*ASR (2'16)

Die Gibbssche freie Standardreaktionsenthalpie entspricht der Differenz zwischen
der Gibbsschen freien Standardbildungsenthalpie der Ausgangstoffe und der Reakti-
onsprodukte, Gleichung 2-17. [15], [16]

0 _ 0 0
AGg = (X AGB)Produkte - AGB)Ausgangssl:offe (2-17)

Reaktionskinetik

Die pro Zeiteinheit in einer Reaktion erzeugte Stoffmenge 1, ist proportional zu ih-
ren stéchiometrischen Koeffizienten und der Anzahl der Formelumsatze pro Zeit,
Gleichung 2-18. [15]

" _dan; v dé
LR ™ g Lat

(2-18)
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Die Reaktionsgeschwindigkeit r ergibt sich daher aus den Formelumsatzen pro Zeit-
und Volumeneinheit, Gleichung 2-19. Eine grol3e Reaktionsgeschwindigkeit bedeu-

tet, dass mehr von dieser Komponente produziert oder umgesetzt wird. [15]

_ 14 ]
"=V (2-19)

Die Reaktionsgeschwindigkeit ist eine Funktion der Temperatur und Konzentration,
Gleichung 2-20. [15]

r=1r(xT) (2-20)

Die Temperaturabhangigkeit kann mit der Geschwindigkeitskonstante k beschrieben
werden. Die Konzentrationsabhangigkeit wird mit einem Proportionalfaktor beschrie-
ben, dieser hangt unter anderem von der Reaktionsordnung ab und davon ob die

Reaktion reversibel ist. [15]

Die Geschwindigkeitskonstante kann mit der Arrhenius Gleichung beschrieben wer-
den, Gleichung 2-21. Sie ergibt sich aus der Temperatur T, dem Stolfaktor A, der

Aktivierungsenergie E, und der Gaskonstante R. [15]

Eg

k=Axe RT (2-21)
2.4 Heterogene Katalyse

Katalysatoren verandern schon in geringen Mengen die Geschwindigkeit einer ther-
modynamisch moglichen chemischen Reaktion. Dabei liegen sie im Endprodukt un-
verandert vor. Katalysatoren verandern die Lage eines chemischen Gleichgewichts
nicht, sondern beschleunigen oder verzogern die Hin- oder Ruckreaktion. Positive
Katalysatoren beschleunigen die Reaktion, negative verzdogern sie. Bei der hetero-
genen Katalyse sind mehrere Phasen vorhanden. Meist ist der Katalysator fest und
die Reaktionsstoffe sind fliissig oder gasformig. Dabei erfolgt die katalytische Reakti-
on nur an der Phasengrenzflache, bei einem festen Katalysator ist dies die Feststof-
foberflache. Ein Vorteil der heterogenen Katalyse ist die leichte Abtrennung des Ka-

talysators. [17]

Die Funktionsweise von Katalysatoren beruht auf katalytisch aktiven Zentren. Aktive
Zentren sind Bindungsstellen an der Oberflache des Katalysators. Diese kdnnen Re-

aktionen mit gasférmigen Komponenten eingehen (Adsorption und Desorption) und
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ermoglichen so eine chemische Reaktionen der gebundenen Komponenten. Im Ide-
alfall hat das katalytisch aktive Zentrum am Ende dieses Vorgangs wieder die Aus-

gangsform. [15], [17]

Damit eine Reaktion erfolgt, muss die Aktivierungsenergie Uberwunden werden. Die
Aktivierungsenergie ist die Differenz zwischen einem Ubergangszustand, der Punkt
an dem das Molekul die héchste potenzielle Energie besitzt, und dem Energieniveau
der Edukte. Die Reaktion lauft schneller ab, wenn die Aktivierungsenergie niedriger
ist. Ist ein Katalysator anwesend, |auft die Reaktion in mehreren Teilschritten ab und
die notwendige Aktivierungsenergie wird reduziert. Die Katalysatorleistung wird meist
nach dem Mal}, um welches er die Geschwindigkeit der chemischen Reaktion erhéht
(Katalysatoraktivitat), ihren Verlauf beeinflusst (Katalysatorselektivitat) und seine

Wirksamkeit beibehalt (Katalysatorstandzeit), bestimmt. [17]

Die Kontaktzeit gibt das Verhaltnis der Katalysatormasse W zu dem Volumenstrom
der Reaktanten F an, Gleichung 2-22. Sie entspricht nicht der Zeit, die der Reaktant

mit der Katalysatoroberflache wechselwirkt. [17]

Kontaktzeit = % [kg*h] (2-22)

m3
Die Katalysatorselektivitat Sp beschreibt, ob die Bildung des gewunschten Produkts
begunstigt und die Bildung von unerwinschten Produkten unterdrickt wird, Glei-
chung 2-23. [17]

S, =——p lval (2-23)
14

ngo0—Nna vp
Dabei steht n, fur die gebildete Menge des Produkts, n, o — n, beschreibt die umge-

setzte Menge des Reaktanten, v, und v, beschreiben die stéchiometrischen Koeffi-

zienten. [17]

Die Aktivitat, Selektivitat und Standzeit von einem Katalysator lassen sich durch Zu-
gabe verschiedener Stoffe verbessern. Diese Stoffe werden in geringen Mengen den
aktiven Katalysatorkomponenten zugesetzt. Sie werden als Promotoren bezeichnet.
Promotoren konnen in drei Gruppen unterteilt werden: texturelle, strukturelle und
elektronische Promotoren. Texturelle Promotoren sind inerte Stoffe, die ein Zusam-
mensintern der aktiven Zentren verhindern. Strukturelle Promotoren beeinflussen das

chemische Gefiige der Aktivkomponente, dadurch kénnen diese besonders beglins-
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tigt, modifiziert oder stabilisiert werde. Elektronische Promotoren beeinflussen den

elektronischen Charakter des Katalysators. [17]

Katalysatortrager sind Feststoffe, auf welche die aktiven Zentren der Aktivkomponen-
te aufgetragen werden kénnen, z.B. Aluminiumoxid. Sie sorgen flr eine grof3e Ober-

flache, durch meist pordse Strukturen. [15], [17]

]
I
I
]

Katalysator

Gasphase

Abb. 2-1: Teilschritte einer heterogenen, katalytischen Reaktion [17]

Abb. 2-1 zeigt den Ablauf einer heterogenen Katalyse in den verschiedenen Teil-
schritten [17]:

1. Stoffibergang der Reaktionspartner aus der Stromung an die aulere Oberfla-
che des Katalysators

Transport der Reaktionspartner zum Reaktionsort durch Diffusion in die Poren
Adsorption der Reaktanten an die innere Oberflache des Katalysators
Chemische Reaktion der Reaktionspartner zu den Reaktionsprodukten

Desorption der Reaktionsprodukte von der Katalysatoroberflache

2 S

Diffusion der Reaktionsprodukte von der inneren Oberflache zur auf3eren
Oberflache aus der Pore
7. Stoffubergang der Reaktionsprodukte von der auflieren Oberflache in die

Stromung
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Der Reaktionsablauf der heterogenen Katalyse teilt sich somit in mehrere Teilschritte
auf. FUr die Analyse einer katalytischen Reaktion ist es notwendig den langsamsten
Teilschritt herauszufinden und somit den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt der

Reaktion zu ermitteln. [17]

2.5 Eisenoxide

Je nach Eisenverbindung kann Eisen (Il)- oder (lll)-wertig sein. Eisenerze sind Ei-
senoxide, die sich in der Eisen-Sauerstoff-Verbindung, den Begleitelementen, weite-

ren Metalloxiden und den Verunreinigungen unterscheiden. [18]
Magnetit (Fe304)

Magnetit, Eisen(ll, lll)-oxid, hat einen hohen Eisengehalt (60-70 %), ist magnetisch,
besitzt feste Eisen-Sauerstoffverbindungen und ist daher schwer reduzierbar. In Abb.
2-2 ist ein Magnetit dargestellt. Meist ist er frei von unerwiinschten Begleitelementen.
Magnetit hat eine Schmelzenthalpie von AH¢=-1119 kJ/mol. [18], [19]

Abb. 2-2: Magnetit [20]
Hamatit (Fe203)

Hamatit kommt in der Natur haufig in Steinen und anderen Feststoffen vor. Abb. 2-3
zeigt einen Hamatit. Er ist Ublicherweise arm an Schwefel und Phosphor und besitzt
einen hohen Eisengehalt. Das Eisen liegt als Eisen(lll)-oxid vor, was die rote Farbe
des Erzes verursacht. Die Eisen-Sauerstoffverbindungen sind schwacher, daher ist
der Hamatit leichter reduzierbar. Sein Schmelzpunkt liegt bei 1565°C. Er wird als
Pigment verwendet. [18], [19], [21]
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Abb. 2-3: Hamatit [20]
Siderit (FeCO3)

Siderit, Eisen(ll)-karbonat, wird auch als Spateisenerz bezeichnet. Abb. 2-4 zeigt ei-
nen Siderit von dem Steirischen Erzberg. Er hat einen Eisengehalt zwischen 30-40 %
und ist leicht reduzierbar. Typischerweise ist er kalk- und manganhaltig, aber phos-

phorarm. [18]

Abb. 2-4: Siderit [20]
Wiistit (FeO)

Wastit, Eisen(ll)-oxid, liegt unter Normalbedingungen nicht rein vor, da es leicht oxi-
diert wird, und kommt daher auch in der Natur nicht vor. Waustit ist schwarz und ent-
steht z. B. wenn Eisen(lll)-oxid mit Kohlenoxid oder Wasserstoff reduziert wird, Glei-
chung 2-24. [19]

Fe,03 + H, » 2Fe0 + H,0 (2-24)
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FeO ist nur Uber 560°C stabil, bei niedrigeren Temperaturen zerfallt es in Fe und
Fes04, Gleichung 2-25. [19]

4Fe0 o Fe + Fe30, (2-25)
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3 Katalysatoren

In diesem Kapitel werden Katalysatoren und Promotoren fir die Fischer-Tropsch-
Synthese beschrieben. In dieser Arbeit wird mit einem Eisen-Katalysator gearbeitet.
Wahrend der Fischer-Tropsch (FT)-Synthese wird ein Eisenoxid-Katalysator oxidiert
bzw. reduziert. Diese Phasenumwandlungen werden in dem Kapitel erklart. Schlief3-

lich werden Versuchsparameter, welche die FT-Synthese beeinflussen, beschrieben.

Ein guter Katalysator fur die Fischer-Tropsch-Synthese mit CO, sollte eine hohe Ak-
tivitat fur die FT-Synthese und die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion besitzen. Die
Aktivitat des Katalysators wird durch den COz-Umsatz beurteilt. In der RWGS Reak-
tion reagiert CO, zu CO, dieses CO wird in der FT-Synthese zu Kohlenwasserstoffen
umgesetzt. Die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion erreicht ihr Gleichgewicht schnel-
ler als die FT-Synthese. Dadurch wird weniger CO von der Fischer-Tropsch-
Synthese verbraucht, als durch die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion gebildet wird.
Um beide Reaktionen katalytisch zu beschleunigen, muss die FT-Synthese be-
schleunigt werden. Es wird mehr CO verbraucht, was wiederum den CO»-Umsatz der
Umkehr Wassergas-Shift Reaktion erhdht. [22]

Eisen-Katalysatoren konnen durch Fouling, Anlagerung von Koks an der Oberflache,
Vergiftung durch Schwefel, Sintern und damit Verlust von Katalysatoroberflache,
Oxidation der aktiven Phasen in inaktive Phasen und Kohlenstoffablagerungen aus
der Boudouard Reaktion deaktiviert werden. [11], [21]

3.1 Katalysatorarten

Eisen eignet sich gut als Katalysator flir die Fischer-Tropsch-Synthese, da es auch
fur die RWGS Reaktion aktiv ist [22], [23]. Ein weiterer Vorteil von Eisen in der Fi-
scher-Tropsch-Synthese besteht in seiner leichten Verfugbarkeit und seinem gunsti-
gem Preis. Eisen-Katalysatoren werden jedoch schnell deaktiviert. [21] Die Basizitat
eines Eisen-Katalysators bestimmt dessen Aktivitat und Selektivitat. Eine steigende

Basizitat erhdht die chemisorbierte Kohlendioxidmenge. [11]

Sowohl Eisen- als auch Kobalt-Katalysatoren besitzen eine hohe Selektivitat flir Me-
than. FuUr eine Fischer-Tropsch-Synthese mit Synthesegas ist bei Eisen-

Katalysatoren, im Vergleich zu Kobalt, die Methanselektivitat auch bei 350°C noch
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niedrig. Bei niedrigen CO Partialdricken, durch hohe H2/CO Verhaltnisse, verschiebt
sich das Reaktionsgleichgewicht bei Kobalt-Katalysatoren zu Methan. Dieser Effekt
ist bei Eisen weniger ausgepragt. Bei Eisen-Katalysatoren verringert Wasser die Ak-
tivitat und den Umsatz. Bei Kobalt fihrt ein hoher Wasserdampfdruck zu einer niedri-
geren Methanselektivitat, langkettigen Kohlenwasserstoffen und gleichbleibendem
oder besserem Umsatz von Synthesegas. [24] Generell bildet Kobalt kurzkettige
Kohlenwasserstoffe [22]. In der Industrie werden Kobalt-Katalysatoren haufig einge-

setzt, da sie eine gute Leistung fur ihren Preis bieten [25].

Kalium in einem eisenbasierten Katalysator ist ein elektronischer Promotor [25]. Kali-
um sorgt flr eine niedrige Methanselektivitat, erzeugt kurzkettige Kohlenwasserstof-
fe, fordert die Chemisorption von CO, und verringert die Adsorption von Ha. [22], [23],
[29]

Mangan ist ein struktureller und elektronischer Promotor fur eisenbasierte Katalysato-
ren fur die Fischer-Tropsch-Synthese. Mangan verringert die Bildung von Methan
durch Erhohen der Oberflachenbasizitat, begunstigt die Reduktion von Eisenoxid und
erhoht das Olefine/Paraffin Verhaltnis und die Kohlendioxidhydrierung. Allerdings
kann zu viel Mangan dessen positive Eigenschaften aufheben und die Bildung von

langkettigen Kohlenwasserstoff verhindern. [9]

Magnesium Promotoren fur Eisen-Katalysatoren auf Aluminium- oder Kieselsaure-
Tragerkatalysatoren erhdhen die Aktivitat und Selektivitat des Katalysators fur lang-
kettige Kohlenwasserstoffe. Sie sorgen fur eine bessere Adsorption von CO und CO;

auf der Oberflache und erhdhen somit die Moglichkeit flr eine Reaktion. [7], [8]

Nickel katalysiert die Fischer-Tropsch-Synthese und Hydrierung von CO,, dabei ist
es selektiv fur Methan. Weiters ist Nickel fur die Reaktion von Methan und Kohlendi-
oxid zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff aktiv. Allerdings werden Nickel-
Katalysatoren leicht deaktiviert, durch Kohlenstoffablagerungen und der Reaktion
von Nickel mit Kohlenmonoxid, bei der Nickelcarbonylverbindungen gebildet werden.
[3], [9], [11] Daher wird versucht Nickel-Katalysatoren so zu kombinieren, dass die
hohe Aktivitat erhalten bleibt, wahrend die Deaktivierung reduziert wird. So bilden
z. B. kleinere Nickelpartikel weniger Kohlenstoff. [1] Je hdher der Nickelanteil ist, des-

to hoher ist die Selektivitat fur Methan. Bei Ni/Fe-Katalysatoren ist der CO2-Umsatz
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zu Methan deutlich hoher im Vergleich zu den jeweiligen reinen Metallen. Das beste
Verhaltnis zur Methanbildung ist Ni/Fe >1. [9]

Tab. 3-1: Zusammenfassung der Katalysator- und Promotereigenschaften

Aktiv fir ~ Aktiv  Selektiv Selekdiv fir
Katalysator/ FT- fr far mittel/langere
Promoter Synthese RWGS CH4 Kohlenwasserstoffe

Eisen Katalysator + + +

Kobalt Katalysator + - + -

Kalium Promoter + - - +
Mangan Promoter + - -

Magnesium  Promoter + - +

Nickel Katalysator + - + -

In Tab. 3-1 sind die zuvor beschrieben Katalysator- und Promotoreigenschaften
nochmals zusammengefasst. Es ist angegeben, ob es sich bei dem Material um ei-
nen Katalysator oder einen Promoter flr Eisen-Katalysatoren handelt. Plus und Mi-
nus kennzeichnen, ob das Material aktiv fur die Fischer-Tropsch-Synthese, aktiv fur
die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion und selektiv fur Methan oder fur mittel- bis
langerkettige Kohlenwasserstoffe ist. Die Tabelle zeigt, dass alle Elemente fur die
FT-Synthese aktiv sind, jedoch nur Eisen fur die RWGS Reaktion. Eisen, Kobalt und
Nickel sind selektiv fur Methan, wahrend Kalium und Magnesium mittel- bis langer-

kettige Kohlenwasserstoffe fordern.
3.2 Eisen-Katalysator

FiUr die Versuche dieser Arbeit wurde ein Eisen-Katalysator verwendet. Dieser wird
wahrend der FT-Synthese zu anderen Eisenoxiden oder elementarem Eisen oxidiert

bzw. reduziert.
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3.2.1 Phasenumwandlung eines Eisen-Katalysators

Uber die genaue Phasenumwandlung von Eisen-Katalysatoren wahrend der FT-
Synthese und welche dieser Phasen aktiv fur die Fischer-Tropsch-Synthese ist, ist

die Literatur sich uneinig.

In Wasserstoffatmosphare reagiert ein Fe,Os-Katalysator zu unterschiedlichen Ei-
senverbindungen, z. B. Fe;04, FeO oder elementarem Eisen. Das reduzierte Fe;04
reagiert dann weiter zu FeO oder dem elementaren Fe. Die Reaktion lauft also in
dieser Reihenfolge ab: Fe,0; —» Fe;0, — FeO — Fe. Die verschiedenen Phasen kon-

nen gleichzeitig vorhanden sein. [26]

In CO- oder Synthesegasatmosphare reagiert der Fe,O3-Katalysator zuerst zu Fe3O4
und wird dann zu verschiedene Eisencarbiden reduziert. Metallisches Eisen, Eisen-

carbide und Eisenoxide existieren gleichzeitig wahrend der FT-Synthese. [26], [27]

Ding 2015 [26], Riedel 2003 [27] und Cubeiro 1999 [23] sehen diese gebildeten
Oberflachencarbide als die aktive Phase wahrend der Fischer-Tropsch-Synthese. Sie

aktivieren die katalytischen Oberflachen und erh6hen den Kohlendioxidumsatz.

Dorner 2010 [25] sieht Magnetit nicht nur als die aktive Phase in der Umkehr Was-
sergas-Shift Reaktion, sondern auch fur die Fischer-Tropsch-Synthese. Dafur sind
Eisencarbide fir das Kettenwachstum fir langkettige Kohlenwasserstoffe verantwort-
lich.

De Smit und Weckhuysen 2008 [21] haben diese unterschiedlichen Ansichten Uber

die aktive Phase der Fischer-Tropsch-Synthese in vier Modellen zusammengefasst:

e Das erste Modell ist das competition model (Konkurrenz Modell), bei dem
elementare Eisenatome an der Oberflache als die aktive Phase angenommen
werden. Die Carbidbildung, die Hydrierung von Oberflachenkohlenstoff und
inaktive Kohlenstoffanlagerung an der Oberflache sind in Konkurrenz fur diese

elementaren Eisenstellen.

e Das zweite Modell heif3t carbide model (Carbid Modell), dieses besagt, dass
an der Oberflache liegende Eisencarbide mit darunterliegendem Eisencarbid-

masse die aktive Phase sind.
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e Bei dem dritte Modell, slow activation model (Langsame Aktivierung Modell),
wird die Spaltung von Kohlenmonoxid als schnelle Reaktion beschrieben. Da-
her sind genugend gespaltene Kohlenstoffatme an der Oberflache adsorbiert,
sowohl fir die Hydrierung des Kohlenstoffs, als auch fur die Eisencarbidbil-
dung. Eisen, Kohlenstoff und Wasserstoff Komplexe an der Oberflache sind
fur die Aktivierung der Fischer-Tropsch-Synthese verantwortlich. Da anfangs

wenige dieser Komplexe vorhanden sind, beginnt die Reaktion langsam.
e Ein viertes Modell sieht Magnetit (Fe3O,) als die aktive Phase.
Carbid Entstehung

Wahrend der Fischer-Tropsch-Synthese entsteht elementares Eisen durch die Re-
duktion von Fe;03, Fe304 oder FeEOOH. Das metallische Eisen adsorbiert Kohlenmo-
noxid an einen aktiven Oberflachenplatz, dargestellt mit einem *, und das Kohlemo-

noxid spaltet sich, Gleichung 3-1. [21]

“4C0" > C* + 0 (3-1)

Der adsorbierte Kohlenstoff reagiert dann mit dem Eisen weiter zu Eisencarbid, Glei-
chung 3-2. Diese Reaktion hat eine niedrige Aktivierungsenergie, die durch die Tem-

peratur der Fischer-Tropsch-Synthese gegeben ist. [21]

yC* + xFe - Fe,C, (3-2)
Der gespaltene Kohlenstoff kann auch mit Wasserstoff hydriert werden,
Gleichung 3-3. [21]

C*+xH" - CHy + x* (3-3)

Die CHy-Bausteine reagieren miteinander an der Oberflache zu langkettigen Kohlen-
wasserstoffen. Wenn mehr Kohlenstoff als Wasserstoff verfugbar ist, reagieren die
Kohlenstoffatome untereinander zu einem inaktiven Kohlenstoff an der Oberflache,
Gleichung 3-4. [21]

C*+C" > (3-4)

Der inaktive Kohlenstoff lagert sich am Katalysator ab, blockiert die aktiven Phasen

und vermindert dadurch die Katalysatorleistung. [21]
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3.2.2 Einfluss der Versuchsparameter

Durch Variation der Versuchsparameter konnen die Produkte der Fischer-Tropsch-

Synthese beeinflusst werden.
Temperatur

Die Methanbildung bei einem Eingangsstrom von H,/CO hangt von der Temperatur
ab, zwischen 250°C und 390°C wird mit steigender Temperatur mehr Methan produ-
ziert. Allerdings werden ab 400°C keine langkettigen Kohlenwasserstoffe erzeugt.
[28]

Kohlendioxid und Kohlenmonoxid als Eingangsstromgase

CO»-Umsatze von uber 30 % sind schwer zu erreichen, da das entstehende Wasser
sich negativ auf die Reaktion auswirkt. Bei der Fischer-Tropsch-Synthese mit CO,

entsteht doppelt so viel Wasser, wie bei der mit CO, Gleichung 3-5 und 3-6. [23]

Rein thermodynamisch mussten CO,-Umsatze von 50 % maoglich sein. Im Vergleich
zwischen Kohlenmonoxid und Kohlendioxid als Eingangsprodukt erzielt Kohlenmo-
noxid einen héheren Umsatz. Bei der Kohlendioxidhydrierung wird mehr Methan pro-
duziert. [23], [28]

Bei Eisen-Katalysatoren fur die Fischer-Tropsch-Synthese mit CO, wird durch das
mit der Umkehr Wassergas-Shift Reaktion produzierte CO der Partialdruck des Koh-
lenmonoxids erhdht. Dadurch wird der Umsatz von CO gesenkt und der CO,-Umsatz
steigt. Wenn statt des Kohlendioxids Stickstoff hinzugegeben wird, bleibt der CO-
Umsatz annahernd konstant. Fur beide Falle bleibt der Wasserstoffumsatz ungefahr
gleich hoch, da bei niedrigem CO Partialdruck die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion
langsamer ist als die FT-Synthese. [29]
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4 Experimenteller Teil

In diesem Kapitel werden die Grundlagen zu der Versuchsplanung, dem Versuchs-
aufbau und den durchgefuhrten Experimente dieser Masterarbeit beschrieben. Die
Versuche wurden mit einem Fixbettreaktor von Parr Instruments durchgefuhrt. Eisen-
Karbonat bildete das Ausgangsmaterial des Katalysators. Dieses musste kalziniert

werden um es fur die CO,-Hydrierung katalytisch zu aktivieren.
4.1 Versuchsplanung

Die Auswahl der Versuche und der gewlnschten Informationen aus dieser Arbeit
erfolgte aufgrund von Erkenntnissen aus vorangegangen Arbeiten des Projektes zur

reduzierenden Kalzinierung.
4.1.1 Wissenstand des Projekts

Im Rahmen des Projektes zur reduzierenden Kalzinierung hat Ottitsch 2016 [30] ei-
senkarbonathaltiges Feinerz vom Steirischen Erzberg auf dessen Zersetzungsverhal-

ten untersucht.

Ottitsch 2016 [30] ermittelte, dass bei der reduzierenden Kalzinierung 20 % mehr
CO, umgesetzt wird als bei einem inerten Aufheizexperiment. Sowohl bei inerten als
auch bei reduzierenden Bedingungen wird ab 330°C CO; freigesetzt, ab 380°C CO.
Bei reduzierenden Aufheizexperimenten wird die maximale Gasfreisetzung bei nied-

rigeren Temperaturen als bei inerten Bedingungen erreicht.

Bei der inerten Kalzinierung wird ein vollstandiger Umsatz des FeCO3; angenommen.
Bei der reduzierenden Kalzinierung werden die Eisenoxide reduziert und der Ankeri-
tanteil des Erzes kalziniert, daher entsteht ein hoherer Massenverlust. Beide Male
werden FeO, Fe;04, und Fe,O3 gebildet und bei der reduzierenden Kalzinierung zu-

satzlich elementares Fe. [30]

Es wurde untersucht welche Parameter eine hohe Methanselektivitat bewirken. Bei
hohem Druck, Korngréf3e, Temperatur-Druck Wechselwirkungen und H,:N, Verhalt-
nis im Eingangsstrom bildet sich mehr Methan. Es entsteht weniger Methan bei einer
grolen Einwaage und Druck-Kornklasse Wechselwirkung und hohen Temperaturen.

Die CO-Bildung wird besser bei niedrigen Dricken und hohen Temperaturen. [30]
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4.1.2 Ziele

Mit den Experimenten sollte der Unterschied zwischen reduzierender und inerter Kal-
zinierung des Eisenkarbonats auf die Reaktionsprodukte untersucht werden. Die Kal-
zinierung des Eisenkarbonats aktiviert diesen fur die CO,-Hydrierung. Daher erfolgte

dieser Schritt vor jedem Temperaturscan oder isothermem Versuch.

Es sollte der Temperaturbereich mit der hochsten Methanselektivitat ermittelt wer-
den, daflr wurden Temperaturscans zwischen der Raumtemperatur und 530°C
durchgefuihrt. Bei den Temperaturscans wurden verschiedene Driicke und verschie-
den behandelte Katalysatoren getestet. Weiters wurde der Einfluss der Versuchsbe-
dingungen auf die Aktivitdt des Eisen-Katalysators in isothermen Versuchen be-
stimmt. Bei den Versuchen wurden Temperatur, Druck, Eingangsstromzusammen-
setzung, FlielRgeschwindigkeit und Katalysator mit und ohne Nickel variiert. Die Zu-
sammensetzung der Katalysatoren konnten durch eine Rontgenbeugungsanalyse
(XRD-Analyse) ermittelt werden. Anschlie3end sollte die Reaktionskinetik fur die Kal-
zinierung des Eisenkarbonats bestimmt werden. Es wurden daflr Versuche bei im-
mer drei Temperaturen und Unterschieden in den Drucken und Eingangsstromzu-

sammensetzungen durchgefuhrt.
4.2 \ersuchsaufbau

In Abb. 4-1 ist der Versuchsstand und in Abb. 4-2 eine Skizze des Versuchsaufbaus
zu sehen. Der Rohrreaktor (1) ist von einer Warmeisolierung umgeben. Er besitzt ein
Thermoelement in der Mitte und wird von oben nach unten durchstromt. Der Reaktor
hat eine Gesamtlange von 820 mm und ist in drei Heizzonen mit insgesamt sechs
Temperaturmessstellen (T+-Tg) unterteilt, Skizze Abb. 8-1 im Anhang. Die Heizzonen
und Temperaturmessstellen sind Uber den ,process controller' mit dem Computer (7)
verbunden und kénnen mit dem SpecView Programm Uberwacht und gesteuert wer-

den. Der Reaktor kann bei bis zu 550°C bei 345 bari verwendet werden.

Die verwendeten Gase, Ny, H, und CO,, werden aus drei Druckgasflaschen zuge-
fuhrt. Bei diesen muss Uber einen Druckminderer ein Vordruck eingestellt werden,
der min. 7 bar hdher als der Versuchsdruck ist. Die Zufuhr zum Reaktor ist mit Si-

cherheitsmagnetventilen ausgestattet, die im Notfall schlieRen. Die Gase kommen
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uber Massedurchflussregler (MFC) (2) in den Reaktor. Der Gasdurchfluss kann Uber

das SpecView Programm gesteuert werden.

Abb. 4-1: Versuchsaufbau

Das Abgas des Reaktors gelangt in eine Kuhlung, in der Wasserdampf bzw. andere
dampfférmige Komponenten kondensiert werden. Das Kondensat wird im Konden-
satbehalter gesammelt (3) und kann nach Versuchende und dem Abklhlen des Re-

aktors enthommen werden.

Nach dem Kondensatbehalter wird der Gasdurchfluss durch zwei Ventile geregelt (4).
Ventil 1 ist ein Nadelventil, das manuell durch den Offnungsgrad geregelt wird. Ventil
2 ist ein Gegendruckregler, der automatisch einen konstanten Druck im Reaktor bei-
behalten kann. Dafur muss der Druck zuvor aufgebaut, die Druckluft zur Bedienung
des Ventils aufgedreht und dann Uber das SpecView Programm der gewlnschte

Druck eingestellte werden.
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Beide Ventile fuhren auf eine gemeinsame Leitung. Die Leitung teilt sich anschlie-
Rend, auf Weg 1 gelangen die Abgase direkt in den Abzug, bei Weg 2 in die Gasana-

lyse. Der Weg wird durch Offnen und SchlieRen der jeweiligen Ventile gewahlt.

—
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Abb. 4-2: Skizze des Versuchsaufbaus aus dem SpecView Programm von Parr In-

struments

Vor der Gasanalyse (6) ist ein Messgaskuhler (5) vorgeschalten, der mdglichen
Restdampf im Abgas kondensiert. Das Kondensat wird durch eine Pumpe abgefor-
dert und gesammelt. Die Gasanalyse, ABB Advance Optima 2020, bestimmt kontinu-
ierlich die Abgaskonzentration von CO, CO,, CH4 und H,. Weiters kann der Reaktor
(1) durch Umschalten eines Dreiwegeventils mit einem Bypass umgangen werden,
was zum Einstellen der Eingangsstromverhaltnisse genutzt wird. Die Gaszusammen-
setzungen mussen immer einen Anteil Stickstoff beinhalten. Da dieser inert ist, kdn-

nen so Uber die Abgaskonzentration die Produktgasdurchflisse bestimmt werden.

Abb. 4-3 zeigt den Aufbau des demontierten Reaktors, die Strémungsrichtung der
Gase ist in blau eingezeichnet. Der Rohrreaktor (a) ist mit einem Thermoelement (b)
ausgestattet. Darauf ist eine Vorheizspirale (c) angebracht, um die Gase schneller zu

erwarmen. Um die Schittungen in der Mitte des Reaktors zu halten, werden Ab-
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standhalter (d) eingebaut. Je nach Menge der Katalysators und dementsprechender

Hoéhe der Schuttung sind die Abstandhalter 227 mm, wie hier abgebildete, oder
340 mm hoch.

Abb. 4-3: Demontierter Reaktor
4.2.1 Eingesetzte Materialien

FUr die Versuche wurden als Eingangsstromgase Kohlendioxid, Stickstoff und Was-
serstoff verwendet. Als Produkte entstanden zusatzlich Kohlenmonoxid und Methan.

Die Gase sind in Tab. 4-1 mit den Gefahrenhinweisen aufgefuhrt.

Tab. 4-1: Gase mit H-Satzen

Gas Beschreibung Gefahrenhinweise
Kohlendioxid Reinheit 299,998 %, Air Liquid H280
Stickstoff Reinheit 299,999 %, Air Liquid H280
Wasserstoff Reinheit 299,999 %, Air Liquid H220, H280
Kohlenmonoxid H220, H280, H331, H360D,
H372
Methan H220, H280

Als Katalysator wurde Feinerz eingesetzt. Es handelt sich dabei um Siderit, Eisen-
karbonat (FeCO3), vom Steirischen Erzberg. Die genauen Zusammensetzungen der
Feinerzproben sind in Tab. 4-2 dargestellt. Die Proben mit der Bezeichnung 2000-xE
haben die Korngréf3e 2-5 mm und die Proben mit 5000-xE bzw. 151116-xE die Korn-
groRe 5-10 mm. Die Konzentrationen liegen durchschnittlich bei: Eisen 33,5 %, Kal-

ziumoxid und Siliziumdioxid 5,5 %, Magnesiumoxid 3,7 % und Mangan 1,9 %.
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Tab. 4-2: Zusammensetzungen der Feinerzproben

Fe CaO SI02 MgO Mn A|203 S P NaZO Kzo
Probe [%]  [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%] [%]

Kornklasse 2-5mm

2000-5E 33,91 4,90 596 3,54 2,03 1,42 0,034 0,023 0,031 0,540
2000-6E 33,70 4,89 6,24 3,49 2,01 1,49 0,033 0,023 0,030 0,570
2000-7E 33,53 5,82 5,53 3,62 1,99 1,31 0,029 0,023 0,030 0,497
2000-8E 33,23 5,95 586 3,67 1,96 1,37 0,035 0,022 0,030 0,525
2000-9E 34,09 4,81 591 3,54 2,05 1,38 0,027 0,024 0,031 0,538
2000-10E 32,96 593 6,03 3,59 1,95 1,35 0,034 0,028 0,030 0,522
2000-11E 33,56 5,14 597 3,49 2,01 1,36 0,028 0,021 0,030 0,514
2000-12E 33,97 4,66 5,88 3,57 2,03 1,33 0,032 0,022 0,030 0,516
2000-13E 33,88 524 558 3,53 2,01 1,27 0,030 0,021 0,030 0,492
2000-14E 33,06 5,70 591 3,70 1,96 1,32 0,032 0,022 0,030 0,512

Kornklasse 5-10mm

5000-17E 34,48 4,28 560 3,71 2,10 1,08 0,029 0,016 0,029 0,424
5000-18E 33,02 5,74 6,04 3,66 1,96 1,41 0,024 0,022 0,030 0,524
5000-19E 34,16 4,76 5,66 3,55 2,05 1,28 0,028 0,027 0,030 0,487
5000-20E 31,95 6,29 6,26 3,97 1,91 1,34 0,031 0,022 0,030 0,508
151116-1E 33,30 7,20 4,77 3,70 1,91 1,06 0,032 0,033 0,031 0,387
151116-2E 33,33 6,42 49 4,15 195 1,12 0,034 0,027 0,033 0,413
151116-3E 35,05 4,70 516 3,47 2,05 1,16 0,026 0,025 0,032 0,434
151116-4E 33,62 6,66 4,63 3,98 1,97 09 0,028 0,028 0,031 0,358
151116-5E 34,72 553 4,61 3,77 1,98 0,99 0,037 0,028 0,031 0,370
151116-6E 32,68 6,80 535 4,08 1,89 0,98 0,032 0,033 0,032 0,366
151116-7E 33,56 5,79 537 3,90 1,95 1,08 0,029 0,027 0,031 0,408
151116-8E 33,76 6,64 435 4,14 198 0,90 0,029 0,025 0,032 0,337
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151116-9E 33,52 6,656 5,09 3,67 1,93 0,99 0,036 0,024 0,030 0,375
151116-10E 34,05 6,24 4,82 3,70 2,01 1,10 0,027 0,023 0,031 0,417

4.2.2 Schuttdichtebestimmung

FUr die Schuttdichtebestimmung des Feinerzes wurden 100 ml der Erzprobe in ei-
nem Messzylinder abgewogen. Die Mittelwerte der Dreifachbestimmung sind in Tab.
4-3 angefuhrt. FZ 2000 sind die Proben der Kornklasse 2-5 mm und FZ 5000 der

Kornklasse 5-10 mm.

Tab. 4-3: Schuttdichten der verwendeten Erze

Erz Schiittdichte pyz [C%]
FZ 2000 1,8046
FZ 5000 [30] 1,67
FZ 2000: Nickel/FZ 1,3186
FZ 2000: Nickel/RedFZ 1,4126

4.2.3 Schutthohe

Aus der Einwaage und der Schuttdichte ergibt sich die Hohe der Feinerzschuttung h

im Reaktor aus Gleichung 4-1.

— 4 « FB
n(da’~di®)  pre

(4-1)

Dabei ist d, der Innendurchmesser des Reaktors mit 2,5 cm, d; der AulRendurch-
messer der Temperatursonde mit 0,62 cm, ppp ist die Schittdichte der Feinerzprobe
in [g/cm®] und mgp ist die Einwaage der Probe in [g]. Die Schiitthdhen fir die ver-

schiedenen Erze sind in Tab. 4-4 fiur die jeweiligen Einwaagen angeflhrt.

Mit der Schitthdhe wurden die nétigen Abstandhalter fur die richtige Positionierung
der Schittung im Reaktor ermittelt. Bei den Versuchen dieser Masterarbeit war die

Schuttung in Hohe der Temperaturmessstellen T3 und Ty.
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Tab. 4-4: Schutthohen der verwendeten Erze bei den jeweiligen Einwaagen

Erz Einwaage mgz [g] Schutthéhe h [mm]
FZ 2000 200 240,5
FZ 2000 104 125,1
FZ 5000 [30] 104 135,3
FZ 2000: Nickel/FZ 147 241,99
FZ 2000: Nickel/RedFZ 145 222,83

4.3 Versuchsdurchfuihrung

Fir diese Arbeit wurden Temperaturscans zur Ermittlung der Methanproduktion Gber
die Temperatur, isotherme Versuche zur Bestimmung des Einfluss der Versuchspa-
rameter und Kinetikversuche fur eine Reaktionskinetikbestimmung durchgefuhrt. Vor
einem Temperaturscan oder isothermem Versuch musste jeder Katalysator durch
Kalzinierung frisch hergestellt werden. Fur die Feststoffanalysen wurden separate
Versuche durchgefuhrt. Weiters wurden zwei Ni-dotierte Katalysatoren in Tempera-

turscans und isothermen Versuchen untersucht.

4.3.1 Kalzinierung

Um das Eisenkarbonat (FeCO3) katalytisch zu aktivieren, muss es kalziniert werden.
Dabei wird CO, thermisch abgestreift und es entsteht ein Eisenoxid. Bei der reduzie-
renden Kalzinierung findet das in Wasserstoffatmosphare statt. Eisenoxide sind dann
katalytisch aktiv fur die CO2-Hydrierung. Die Kalzinierungen sind in Tab. 4-5 mit dem
Eingangsstromverhaltnis, der Versuchstemperatur und den Folgeversuchen aufge-
fuhrt.

Fur die Versuche wurde Feinerz FZ2000, Kornklasse 2-5 mm, eingewogen, die ge-
nauen Werte sind im Anhang Tab. 8-1. Die Abstandhalter waren bei 200 g Feinerz
Einwaage 227 mm hoch und 340 mm bei 104 g Feinerz, damit die Schuttung sich

zwischen Ts; und T4 befand.

Fir die Kalzinierung mit H, wurde der Reaktor nach dem Beflllen mit Feinerz mit
Sickstoff gespult. Das Eingangsflussverhaltnis von Hz:N2=9:1 lie} sich Uber den Re-

aktorbypass mit der Gasanalyse einstellen. Danach wurde der Gasstrom mit
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H2:N2=9:1 auf den Reaktor geschalten und mit dem Aufheizen begonnen. Der Druck
betrug fur alle Kalzinierungsversuche 0 bari. Der Reaktor erreichte eine Versuchs-
temperatur von 535°C fur T3 bzw. 500°C fur (T3+T4)/2, danach blieb die Temperatur

konstant.

Tab. 4-5: Versuchsbedingungen der Kalzinierungen

Versuch Eingangsstromverhaltnis Temperatur Folgeversuche

Kalz_N Ny 535°C TS 1-3
Kalz1_H, H2:N2=9:1 535°C TS 4-6
Kalz2_H, H2:N2=9:1 535°C Iso 1-6

Kalz8 H, H>:N»>=9:1 500°C Blankversuch 1
Kalz9 H, H2:N2=9:1 500°C Blankversuch 2
Kalz10_H, H2:N2=9:1 500°C Kalz12_H; nach Aufbrin-

gen von Nickel auf Ei-
senoxid

Kalz11_H, H2:N2=9:1 500°C TS 7undlso7
Kalz12_H, H2:N2=9:1 500°C TS 8 und Iso 8-10

Der Versuch wurde bei konstanten Bedingungen gehalten, bis im Abgas kaum CO
oder CO; vorhanden waren. Es befand sich ein Restanteil an CO, und CO im Abgas,
da bei diesen Temperaturen schon andere Gesteinsarten zu reagieren begonnen
haben. Dann wurde die Heizung gestoppt und im Fall der Wasserstoffkalzinierung
der Reaktor mit Stickstoff gespllt bis das Abgas frei von anderen Gasen war. Das

Kondensat konnte nach Abkuhlen des Reaktors enthommen werden.

Das kalzinierte Feinerz verblieb im Reaktor, um eine Reaktion an der Luft zu vermei-
den, bevor es als Katalysator eingesetzte werden konnte. Nachdem alle Folgeversu-
che erfolgt waren, wurde der Katalysator aus dem Reaktor geholt. Das sollte mdg-
lichst unter Verhindern von Sauerstoffkontakt passieren, sonst beginnt der Katalysa-
tor zu oxidieren. Die Werte fur die Auswaage und Kondensatmengen sind im Anhang
in Tab. 8-1 zu finden.
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4.3.2 Versuche mit Nickel/Eisen-Katalysatoren

Um den Einfluss von Nickel auf den Eisen-Katalysator zu beurteilen, wurden zwei

Nickel-dotierte Katalysatoren hergestellt.

Die Herstellung von Katalysator Ni/FZ erfolgte in drei Schritten:

1.

Impragnierung

199,9 g Feinerz FZ2000-13E wurden in einem 250 ml Erlenmeyerkolben mit
100 ml wassriger Nickelnitraglosung (c = 74 gni/L) versetzt und bei Raumtem-
peratur flr ca. 24 h gerthrt. Der Feststoff wurde abfiltriert und unter einer Ab-
zugshaube fur ca. 18 h getrocknet. Nach dieser Trocknung zeigten einige
Feststoffpartikel einen grinen Niederschlag an der Oberflache, die Auswaage

nach der Trocknung an der Luft bei Raumtemperatur betrug 203,3 g.

Thermische Zersetzung in der Luft

Das Produkt der Impragnierung wurde bei 400-550°C fiur ca. 4,5 h im Muffel-
ofen kalziniert. Es konnte dabei die Entwicklung von braunem Abgas beobach-
tet werden, dies kdnnte ein Hinweis auf die Bildung von nitrosen Gasen aus
der Zersetzung von Nickelnitrat, welches an der Feststoffoberflache zersetzt
wurde, sein. Nach der Kalzinierung konnten 149,1 g Produkt entnommen wer-

den.

Reduktion (Kalz11_Hy)

Die 147,0 g des Produktes aus Schritt 2 wurden im Rohrreaktor reduziert. Da-
fur wurde ein Eingangsstromfluss von 500 sccm mit 90 Vol.-% Ha eingestellt,
auf 500°C (Mittelwert aus T3 und T4) aufgeheizt und die Temperatur flr 3 h
gehalten. Die Auswaage ergab 130,3 g Feststoff und 14,2 g Kondensat. Die
Nickelbeladung betrug laut AAS-Doppelbestimmung 0,55 Gew.-% Nickel.

Die Herstellung von Katalysator Ni/RedFZ:

1.

Impragnierung
Im Versuch Kalz10_H; wurde FZ2000-14E reduzierend kalziniert. 136,4 g des
Feststoff-Produktes von Kalz10_ H,; wurden in einem 250 ml Erlenmeyerkol-

ben vorgelegt. Bei Kontakt mit Luft konnte Hitzeentwicklung beobachtet wer-
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den. Es wurden 100 ml wassriger Nickelnitraglosung (c = 74 gni/lL) zugefugt
und bei Raumtemperatur flr ca. 24 h geruhrt. Die flissige Phase der Reakti-
onssuspension verfarbt sich von grin zu dunkelgrau und erwarmte sich. Es
wurde bei ca. 100 rpm geruhrt, wobei einige Kérner am Magnetrihr haften
bleiben. Nach der Filtration wurde die Probe ca. 24 h unter einer Abzugshaube

bei Raumtemperatur getrocknet, die Auswaage betrug 150,6 g.

2. Thermische Zersetzung in der Luft
Das Produkt der Impragnierung wurde ca. 5 h bei 450-550°C im Muffelofen
zersetzt. Es konnten keine braunen Abgase beobachtet werden. Die Auswaa-

ge nach der thermischen Zersetzung betrug 145,0 g.

3. Reduktion (Kalz12_H,)
145,0 g des Produktes aus Schritt 2 wurden im Rohrreaktor reduziert. Daftr
wurde ein Eingangsstromfluss von 500 sccm mit 90 Vol.-% Ha eingestellt, auf
500°C (Mittelwert aus T3 und T,4) aufgeheizt und die Temperatur fur ca. 3 h
gehalten. Die Auswaagen ergaben 135,5 g Feststoff und 17,6 g Kondensat.
Die Nickelbeladung betrug laut AAS-Doppelbestimmung 3,21 Gew.-% Nickel.

Mit dem Ni/FZ-Katalysator erfolgten ein Temperaturscan und ein isothermer Versuch
bei 400°C und 0 barl. Fir den Ni/RedFZ-Katalysator wurde ein Temperaturscan und
isotherme Versuche bei 400°C und 0 baru, 425°C und 0 bart und 400°C und 16 baru

gemacht.

4.3.3 Temperaturscans

Fur die Temperaturscans wurde die Reaktorheizung so gesteuert, dass sich bei T3
und T4 (Temperaturmessstellen auf der Hohe des Festbettes) ein mdglichst konstan-
ter Temperaturgradient dT/dt von 1,5°C/min einstellte. Tab. 4-6 zeigt alle Tempera-

turscans mit dem Kalzinierungsstoff, dem Versuchsdruck und dem Katalysator.

Der zuvor kalzinierte Feinerz-Katalysator befand sich fur die Temperaturscans schon
im Reaktor. Der Reaktor wurde mit Stickstoff gespult, um sicher zu gehen, dass sich
keine anderen Gase im Reaktor befinden. Fir die Versuche mit Druck musste mit
Stickstoff eine Dichtekontrolle durchgeflhrt werden. Die Temperaturscans fanden bei

0, 8 und 16 bari statt, immer mit einem Gasstrom von 500 sccm und einem Gasver-
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haltnis von H,:CO2:N2=56:14:30. Damit war das Verhaltnis von Wasserstoff zu Koh-
lendioxid 4:1. Die Gaszusammensetzung im Feed wurde Uber die Gasanalyse fest-
gelegt. Hierzu wurden die Stellwerte der einzelnen MFC unter der Bedingung, dass
der Gesamtfluss 500 sccm betragen soll, so angepasst, dass das gewunschte Gas-
verhaltnis erzielt wurde. Diese Methodik wurde gewahlt, um den Analysen- und damit

Bilanzierungsfehler auf ein Analysengerat zu minimieren.

Tab. 4-6: Temperaturscan Versuche

Versuch Kalziniert mit Druck [bar(] Katalysator
TS 1 Ny 0 FZ, 2-5 mm
TS 2 Ny 8 FZ, 2-5 mm
TS 3 Ny 16 FZ, 2-5 mm
TS 4 Hy 0 FZ, 2-5 mm
TS5 Hy 8 FZ, 2-5 mm
TS 6 Hy 16 FZ, 2-5 mm
TS 7 Hy 0 Ni/FZ, 2-5 mm
TS 8 Hy 0 Ni/RedFZ, 2-5 mm

Die MFCs konnten nicht selbststandig kalibriert werden, die Gasanalyse wurde re-
gelmalig mit 3 Prufgasen Uberprift und, wenn notwendig, neu kalibriert. Flr die Ver-
suche mit 8 und 16 baru baute der Druck sich vor Heizbeginn auf. Die Heizung er-
warmte den Reaktor wahrend des Versuchs mit einem Temperaturgradienten von
1,5°C/min. Wenn die Zieltemperatur erreicht wurde, konnte die Heizung gestoppt und
der Reaktor mit Stickstoff gespullt werden, um weitere Reaktionen zu verhindern.
Nachdem der Reaktor auf Umgebungstemperatur abgekuhlt war, konnte das Kon-

densat entnommen werden, die genauen Werte sind in Tab. 8-2 im Anhang.
4.3.4 |sotherme Versuche

Ziel der isothermen Versuche war die Auswirkungen und Anderungen der Produkte
durch Variieren der Parameter Temperatur, Druck, Gasflussgeschwindigkeit und

Gaszusammensetzung zu ermitteln. Alle isothermen Versuche sind in Tab. 4-7 mit
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der Versuchstemperatur, dem Versuchsdruck den untersuchten Betriebspunkten

(BP) und dem verwendeten Katalysator aufgelistet.

Tab. 4-7: Isotherme Versuche

Versuch Temperatur [°C]  Druck [baru] BP Katalysator
Iso 1 400 0 1-4 FZ, 2-5 mm
Iso 2 400 0 1-4 FZ, 2-5 mm
Iso 3 450 0 1-5 FZ, 2-5 mm

Iso 4+6 400 8 1-4 FZ, 2-5 mm
Iso 5 400 16 1,3,4 FZ, 2-5 mm
Iso 7 400 0 1-4 Ni/FZ, 2-5 mm
Iso 8 400 0 1-4 Ni/RedFZ, 2-5 mm
Iso 9 425 0 1-4 Ni/RedFZ, 2-5 mm
Iso 10 400 16 1,3,4 Ni/RedFZ, 2-5 mm

Es wurden bei jedem isothermen Versuch mehrere Betriebspunkte untersucht. Die
Betriebspunkte hatten unterschiedliche Durchflussmengen und Eingangsstromver-
haltnisse, diese sind in Tab. 4-8 mit dem Durchfluss, dem Eingangsstromverhaltnis

und der Temperatur fur BP 5 aufgelistet.

Tab. 4-8: Betriebspunkte flr die isothermen Versuche

Betriebspunkt Durchfluss [sccm] Eingangsstromverhaltnis  Temperatur [°C]

BP 1 500 H2:C0O»=4:1 laut Iso Versuch
BP 2 250 H2:CO,=4:1 laut Iso Versuch
BP 3 250 H2:CO»=1:1 laut Iso Versuch
BP 4 500 H2:CO»=1:1 laut Iso Versuch
BP 5 500 H:CO.=4:1 475

Der Reaktor wurde vor Versuchsbeginn mit N, gespult und eine Dichtheitskontrolle
durchgefuhrt. Die Einstellung der Gasstromverhaltnisse erfolgte analog zur Vor-

gangsweise bei den Temperaturscans (Abschnitt 4.3.3). Die Betriebspunkte wurden
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nacheinander eingestellt. Wenn die Produktkonzentration konstant war, kam ein

neuer Betriebspunkt an die Reihe.

Nach dem Beenden des Versuchs wurde die Heizung gestoppt und der Reaktor mit
Stickstoff gespult. Nach AbklUhlen des Reaktors konnte das Kondensat enthommen
werden, die Kondensatmengen sind in Tab. 8-3 im Anhang aufgelistet. Der Katalysa-

tor blieb fir alle isothermen Versuche mit FZ 2-5 mm im Reaktor.

Weiters erfolgten zwei Blankversuche, um zu ermitteln wie Wasserstoff oder Kohlen-
dioxid mit dem kalzinierten Katalysator reagieren. Dazu wurde jeweils ein Katalysator
hergestellt und dann einmal mit einem Wasserstoff/Stickstoffgemisch und einmal mit
einem Kohlendioxid/Stickstoffgemisch als Eingangsstrom erhitzt. Nach Erreichen von
400°C blieb der Versuch fur 5 h konstant.

Tab. 4-9: Versuchsbedingungen Blankversuche

Versuch Temperatur Druck Eingangsstrom- Katalysator
[°C] [bari] verhaltnis
Blankversuch 1 400 0 H,:N>=6:4 FZ 2-5 mm, red. Kalz.
Blankversuch 2 400 0 CO2:N2=2:8 FZ 2-5 mm, red. Kalz.

Die genauen Versuchsbedingungen sind in Tab. 4-9 angefuhrt, mit der Versuchs-
temperatur, dem Versuchsdruck, den Eingangsstromverhaltnissen und dem verwen-

deten Katalysator.

4.3.5 Versuche zur Untersuchung des Feststoffprodukts

Zur Untersuchung des Feststoffprodukts nach den Kalzinierungen erfolgten drei Ver-
suche. Die Einwaage betrug 104 g Feinerz, Kornklasse 2-5 mm. Die Abstandhalter
hatten eine Gesamtlange von 340 mm, um die Mitte der Schuttung zwischen T3 und

T4 zu halten.

Der Eingangsstrom betrug 500 sccm, einmal reiner Stickstoff und zwei Mal
H2:N>=9:1, Tab. 4-10. Der Reaktor wurde auf 500°C erhitzt, um das Kohlendioxid
auszutreiben. Bei dem Stickstoffversuch und dem ersten Versuch mit Wasserstoff
wurden die Versuche beendet, wenn die Abgaskonzentration von CO;, < 0,2 Vol.-%

erreicht war. Bei dem zweiten Versuch mit Wasserstoff lief, ab diesem Zeitpunkt, der
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Versuch noch 2 h weiter, um die weitere Abnahme des CO; zu untersuchen. Danach
wurde bei allen Versuchen der Reaktor mit N, gespult und ausgekuhlt. Dann konnte

der Katalysator entnommen und unter N, gelagert werden.

Tab. 4-10: Gasverhaltnisse der Versuche zur Feststoffproduktuntersuchung

Versuch Gasverhaltnis
Feststoff 1 100 % N>
Feststoff 2 H2:N2=9:1
Feststoff 3 H2:N2=9:1

Die Analyse der drei Katalysatoren der Feststoffversuche und der Katalysatoren der
beiden Blankversuche erfolgte mittels Rdntgenbeugung (XRD) durch das Analy-
senlabor der voestalpine GmbH Linz (Panalytical X’Pert Pro, Co-Ka4 = 0,17890 nm).
Genaue Einwaagen, Auswaagen und Kondensatmengen der Versuche sind im An-

hang in Tab. 8-5 dargestellt.

4.3.6 Versuche zur Reaktionskinetikbestimmung

FUr die Reaktionskinetikbestimmung wurden Kalzinierungen bei je drei verschiede-
nen Temperaturen, zwei Drucken und zwei Eingangsstromverhaltnissen von Hj:N»
gemacht, um die Reaktionskinetik ermitteln zu kdnnen. Die Kinetikversuche sind in
Tab. 4-11 mit der Versuchstemperatur, dem Versuchsdruck und den Eingangsstrom-

verhaltnissen aufgefuhrt.

Die Einwaage fur die Versuche betrug 104 g Feinerz, Kornklasse 5-10 mm. Die Ab-
standhalter hatten eine Gesamtlange von 340 mm. Somit befand sich die Mitte des
Katalysatorbetts, zwischen den Temperaturmessstellen T4 und T3, weshalb auf die
mittlere Temperatur zwischen den beiden geregelt wurde. Der Gasstrom war
867 sccm. Die Verhaltnisse des Eingangsstroms wurden Uber den Bypass des Reak-
tors mit der Gasanalyse eingestellt (siehe Abschnitt 4.3.3). Nach der Aufheizphase
wurde versucht, einen stationaren Zustand von 4 h einzustellen. Nach dieser Zeit
wurde der Reaktor mit N, gespult und die Heizung ausgeschaltet. Nach Abkuhlen
des Reaktors auf Umgebungstemperatur wurde das Kondensat entnommen. Das

Feststoffprodukt sollte moglichst unter Sauerstoffausschluss aus dem Reaktor geholt,
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abgewogen und unter Stickstoff gelagert werden. Die genauen Einwaagen, Auswaa-

gen und Kondensatmengen der Versuche sind im Anhang in Tab. 8-4 aufgeflhrt.

Tab. 4-11: Versuche zur Reaktionskinetikbestimmung

Versuch Temperatur Druck Eingangsstromverhaltnis
[°C] [bari] H2:N2
Kinetik 1 (Werte [30]) 375 0 6:4
Kinetik 2 395 0 6:4
Kinetik 3 415 0 6:4
Kinetik 4 375 8 6:4
Kinetik 5 395 8 6:4
Kinetik 6 415 8 6:4
Kinetik 7 375 0 9:1
Kinetik 8 395 0 9:1
Kinetik 9 415 0 9:1
Kinetik 10 375 8 9:1
Kinetik 11 395 8 9:1
Kinetik 12 415 8 9:1
Kinetik 13 375 0 6:4
Kinetik 14 395 0 6:4
Kinetik 15 415 0 6:4

4.3.7 Berechnung von Umsatz und Selektivitat im Versuchs-
verlauf

FiUr die Versuche wurde die Abgaskonzentration in Volumsprozent gemessen. Diese
wurden in die Molmengen n;p, nach Gleichung 4-2 umgerechnet. Mit x; » der Kon-
zentration der Komponente im Abgas in Vol.-%, xy,r und xy,» der Konzentration

von Stickstoff im Eingangsstrom und im Produkt und F, dem Eingangsstrom.

nop = xip s (225) o F (42)

XN2,P
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Aus den Molmengen berechnen sich die Umsatze von Kohlendioxid X.q, und Was-
serstoff Xy, mit Gleichung 4-3 und 4-4. Dabei steht np o, und ngy, fur die Molen-
strome von Kohlendioxid und Wasserstoff im Eingangsstrom und np co, np cus, 1pcoz;
Np 20 UNA npy, flr die Molenstrome von Kohlenmonoxid, Methan, Kohlendioxid

Wasser und Wasserstoff im Produkt.

__ ngcoz2—(Mp,cotnp,cHatnp,coz2)
Xcor = o (4-3)
F,CO2
ngHz—(Np,cHa+ NP H20+ 1P H2)
X — 2 4 . 2 2 ( 4_4 )
H2 n
FH2

Die Selektivitat S, der Katalysatoren flr Methan ergibt sich aus Gleichung 4-5. Da-
bei stehen xp ¢y, und xp o fir die Volumenanteile des Produkts von Methan und

Kohlenmonoxid in Vol.-%.

ScHa = —Zhchs ( 4-5 )

Xp,cH4tXp,co



5 Ergebnisse 38

5 Ergebnisse

Die Analyse des Kondensates gibt Aufschluss Uber die flissigen Produkte der Expe-
rimente. Fur die Temperaturscans wird das Ergebnis eines Versuchs exemplarisch
beschrieben und alle Temperaturscans in Hinblick auf CH4-Konzentration, CO-
Konzentration, CO,-Umsatz, Hy-Umsatz und CHj-Selektivitat verglichen. Daraus
kann ein Temperaturbereich mit einer hohen Methanproduktion ermittelt werden. Mit
den Ergebnissen der isothermen Versuche kann die Methankonzentration, die Koh-
lenmonoxidkonzentration, der Kohlendioxidumsatz, der Wasserstoffumsatz und die
Methanselektivitat fur verschiedene Versuchsparameter verglichen und die Ver-
suchsparameter mit der hochsten Methanbildung definiert werden. Die Analyse der
Zusammensetzung der Katalysatoren erfolgt mittels Rontgenbeugung. Daraus erge-
ben sich die Komponenten flr verschiedene Herstellungsarten des Katalysators. Zur
Bestimmung der Reaktionskinetik der reduzierenden Kalzinierung wird aus den Mes-
sergebnissen der Kinetikversuche der Umsatz berechnet und Feststoffmodelle aus
Khawan & Flanagan 2006 [31] zur Beschreibung des Umsatz angewendet und ver-

glichen.

5.1 Kondensat Analyse

Das entnommene Kondensat wurde mit einer automatisierten TOC-Analyse (Anteil
organischer Kohlenstoffverbindungen) untersucht (TOC-L-CPH, Shimadzu). Hierzu
wurden 1-5 ml der Kondensate in 20 ml MalRkolben mit deionsiertem H,O verdunnt
und gegen deionisiertes H,O vermessen. Der TOC-Wert gibt Aufschluss daruber, ob
neben dem zu erwartenden Hauptprodukt H,O kohlenstoffhaltige, organische Ver-
bindungen gebildet wurden. Zusatzlich wird der anorganische Kohlenstoffgehalt als
Messwert ausgegeben. Dieser gibt Aufschluss dartber, ob CO,, welches im Ver-
suchsverlauf durch das Kondensat geleitet wurde, Hydrogencarbonat HCOj3 bildet,
welches dann in Losung vorliegt. Da thermodynamisch Methanol das wahrschein-
lichste C1-Nebenprodukt ist, wurden die TOC-Werte in mg Kohlenstoff pro Liter in
theoretisches Methanol mit dem Konzentrationsmald Gramm pro Liter umgerechnet,
siehe Tab. 5-1. Die Methanol und HCO3; Mengen sind vernachlassigbar niedrig.
Deshalb kann fiur alle Versuche davon ausgegangen werden, dass H,O als bei 0°C

kondensierbares Produkt abgeschieden wurde.
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Tab. 5-1: Messergebnisse aus TOC-Analyse fur das Kondensat

Experiment g(MeOH)/L(Probe) g(HCOgs-)/L(Probe)
TS 1 0,3407 0,8361
TS 2 0,4690 0,8449
TS 3 0,5655 0,7981
TS5 0,3606 0,0213
TS 6 0,3099 0,0945

Kalz2_H, 0,0194 0,1534
Iso1 0,0043 0,0732
Iso 2 0,0071 -0,0467
Iso 3 -0,0114 -0,0640
Iso 5 0,9050 0,0539
Iso 6 0,5453 -0,0935

Kinetik 2 0,3666 0,0366

Kinetik 3 0,2209 0,0752

Kinetik 4 -0,0101 0,3536

Kinetik 5 -0,0320 0,4654

Kinetik 6 -0,0336 3,1214

Kinetik 7 0,3003 1,0181

Kinetik 8 0,1672 0,5131

Kinetik 9 0,6596 0,3881

Kinetik 10 0,3568 1,2356

Kinetik 11 0,2300 1,1597

Kinetik 12 0,1892 0,4684

Kinetik 13 0,1103 0,0493

Kinetik 14 0,0911 0,1522

Kinetik 15 0,0379 0,5740

Kalz6_H, -0,0635 0,0874
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Kalz7_H, -0,0662 0,0914
Kalz8 H, 0,2177 0,5487
Kalz9_H, 0,1488 0,6828
Blankversuch 2 0,0030 0,0402
Kalz10_H, 0,0457 0,1652
Kalz11_H, 0,0524 0,0461
TS 7 0,0178 0,0282
Iso 7 0,1123 0,0243
Kalz12_H, 0,0652 0,2605
TS 8 0,0148 1,0698
Iso 8 0,0076 0,2528
Iso 9 0,0061 0,0226
Iso 10 0,1166 0,0706

5.2 Temperaturscans

Ziel der Temperaturscans (TS) war es herauszufinden, wie viel Methan und Kohlen-
monoxid Uber den Temperaturbereich produziert wird. Aulierdem wurde untersucht,
ob die Kalzinierung mit Stickstoff oder Wasserstoff einen Unterschied in den Produk-
ten und dem Reaktionsverhalten bewirkt. Weiters liel3 sich der Einfluss von Druck

und von Nickel wahrend des Temperaturscans bestimmen.

Als Beispiel fur die Ergebnisse der Versuche stellt Abb. 5-1 den Versuch mit dem in
H, kalzinierten Katalysator und O bari dar. Die Diagramme der weiteren TS-
Versuche sind im Anhang dargestellt (Abb. 8-2 bis Abb. 8-6). Die x-Achse zeigt die
Temperatur T3, die in der Mitte des Katalysatorbetts liegt, auf der linken y-Achse sind
die Konzentrationen des Abgases in Volumsprozent dargestellt und auf der rechten
y-Achse der Umsatz von CO, und H; und die Selektivitat von CH4. Die errechneten,
maximalen Umsatze fur die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion sind strichliert darge-

stellt.

Bei diesen Versuchsbedingungen werden 0,1 Vol.-% CH4 und 7,7 Vol.-% CO produ-

ziert, der Kohlenmonoxidanteil steigt im gesamten betrachteten Temperaturbereich.
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Es gibt keine Selektivitat zu Methan. Der CO2-Umsatz erreicht mit 0,55 ein Maximum
bei 515°C. Der Wasserstoffumsatz steigt mit der Temperatur an, bei 540°C liegt er
bei 0,19. Es findet die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion statt, allerdings reagiert

kaum Kohlenmonoxid weiter zu Methan.

CO —CO02 —CH4 H2

——CO02 Umsatz — -C0O2 RWGS ——H2 Umsatz — -H2 RWGS
60 1

0.9

50
08

0,7
40

Konzentration [Vol.-%]
Umsatz bzw. Selektivitét

200 250 300 350 400 450 500 550
T3[°C]

Abb. 5-1: Verlauf der Konzentrationen und Umsatze Uber die Temperatur T3 des Ver-

suchs bei 0 bari mit dem in Wasserstoff kalzinierten Katalysator

In Abb. 5-2 bis Abb. 5-6 werden die Ergebnisse der Temperaturscans verglichen. In
Abb. 5-2 ist der CO,-Umsatz Uber die Temperatur T3 aufgetragen. Es ist erkennbar,
dass der Kohlendioxidumsatz fur den mit Stickstoff kalzinierten Katalysator geringer
ist, als bei dem mit Wasserstoff kalzinierten. Weiters steigt der Umsatz mit steigen-
dem Druck bei dem mit H; kalzinierten Katalysator, wahrend bei dem mit N kalzinier-

ten Katalysator bei 8 baru der hochste Umsatz erzielt wird.

Der Kohlendioxidumsatz Uber die Temperatur erreicht ein Maximum. Bei manchen
Versuchen ist dieses Maximum bis 530°C noch nicht ersichtlich. Der Grund dafur
kann der steigende Druck sein, der die Reaktionstemperatur verschiebt. Beim Ver-
such mit dem in N kalzinierten Katalysator und 0 baru ist der maximale Kohlendioxi-

dumsatz mit 0,45 bei 438°C am niedrigsten.
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Bei den Katalysatoren mit Nickel sieht man einen deutlichen Unterschied, ob das Ni-
ckel auf Eisenkarbonat (Ni/FZ) oder Eisenoxid (Ni/RedFZ) aufgebracht wurde. Bei
dem Katalysator mit Nickel auf Eisenkarbonat gibt es kaum einen Unterschied zu
dem Katalysator ohne Nickel. Der Umsatz liegt leicht unter dem Wert flir den mit
Wasserstoff kalzinierten Katalysator ohne Nickel bei 0 barl. Dahingegen liegt der
Kohlendioxidumsatz fur den Katalysator mit Nickel auf reduziertem Feinerz deutlich
uber den anderen Werten. Dies konnte mit dem hoheren Nickelanteil erklart werden.
Dieser Katalysator erreicht einen maximalen Kohlendioxidumsatz von 0,79 bei
450°C, wobei hier CO; auch mit dem Katalysator reagiert.

—N2 Kalz, 0 bart ——N2 Kalz, 8 barii N2 Kalz, 16 bar( —H2 Kalz, 0 bart
H2 Kalz, 8 barii H2 Kalz, 16 bari —Kat Ni/FZ, 0 barii Kat Ni/RedFZ, 0 bar(

0,9
0.8

0,7

06

CO2 Umsatz

250 300 350 400 450 500 550
T3[°C]

Abb. 5-2: CO2-Umsatz uber T3 flr die Temperaturscans

In Abb. 5-3 ist der H-Umsatz der Versuche dargestellt. Der Umsatz steigt fur alle
Versuche mit der Temperatur an. Bei dem mit N, kalzinierten Katalysator sind die
Wasserstoffumsatze fur 0 bari und 8 baru vergleichbar, wahrend bei 16 barlu der
Umsatz niedriger ist. Hingegen sind bei den mit H, kalzinierten Katalysatoren die
Wasserstoffumsatze bei 8 bart und 16 baru ahnlich, bei 16 baru liegt der Umsatz bei
29,5 % bei 540°C. Der Umsatz bei 0 barl liegt deutlich darunter, mit 19,1 % bei
540°C. Da bei hoherem Druck mehr Methan entsteht, wird auch mehr Wasserstoff

verbraucht.
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—N2 Kalz, 0 bar —N2 Kalz, 8 barl N2 Kalz, 16 bari ——H2 Kalz, 0 bari
H2 Kalz, 8 barl H2 Kalz, 16 bari —Kat NifFZ, 0 bar Kat Ni/RedFZ, 0 bart
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Abb. 5-3: H-Umsatz Uber T3 fur die Temperaturscans

Der Umsatz des Katalysators mit Nickel auf Feinerz liegt unter dem des mit H, kalzi-
nierten Katalysators ohne Nickel bei 0 baru. Der Wasserstoffumsatz des Ni/RedFZ-
Katalysators liegt Uber dem des mit H, kalzinierten Katalysators ohne Nickel. Was-

serstoff wird auch fur Reaktionen mit dem Katalysator selbst verbraucht.

In Abb. 5-4 ist die Methankonzentration im Abgas dargestellt. Mit steigendem Druck
entsteht mehr Methan, sowohl bei dem mit N, kalzinierten Katalysator, als auch bei
dem mit H, kalzinierten. Die Methankonzentration Uber die Temperatur besitzt ein
Maximum. Bei manchen Versuchen ist dieses Maximum bei 530°C noch nicht er-

reicht.

Bei dem mit Hy kalzinierten Katalysator entsteht bei Versuchen mit Druck deutlich
mehr Methan, bei 530°C 4,2 Vol.-% bei 16 barl und 3,4 Vol.-% bei 8 baru. Hingegen
steigt bei dem mit Stickstoff kalzinierten Katalysator und 16 baru die Methankonzent-
ration nicht Gber 1,0 Vol.-% bei 530°C.

Bei dem Katalysator mit Nickel auf Feinerz entspricht die Methankonzentration unge-

fahr der des Katalysators ohne Nickel. Fur Nickel auf reduziertem Feinerz bei 0 bari
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steigt die Konzentration auf ein Maximum von 2,1 Vol.-% bei 438°C an und sinkt
dann wieder. Das entspricht der Konzentration des mit H, kalzinierten Katalysators
bei 16 barlu bei dieser Temperatur. Die hohere Methanerzeugung wird durch die ka-
talytische Aktivitat von Nickel verursacht, dieses ist selektiv fir Methan. Da auf dem
Katalysator mit Nickel auf reduziertem Feinerz die fast sechsfache Menge an Nickel
ist, als bei dem Ni/FZ Katalysator, sind die Methankonzentrationen unterschiedlich.

—FKalz N2, 0 bart ——Kalz N2, 8 bart Kalz N2, 16 bart —Kalz H2, 0 baru
Kalz H2, 8 bar( Kalz H2, 16 bar( —Kat Ni/FZ, 0 barii Kat Ni/RedFZ, 0 bar(

CH4 Konzentration [Vol.-%]

250 300 350 400 450 500 550
T3[°C]

Abb. 5-4: Methankonzentration in Volumsprozent Uber T3 fur die Temperaturscans

In Abb. 5-5 ist die Kohlenmonoxidkonzentration aufgeflihrt. Hier ist ein umgekehrtes
Verhalten zur Methankonzentration zu sehen. Bei dem mit H; kalzinierten Katalysator
entsteht weniger CO, als bei dem in N, kalzinierten Katalysator, da fur den H; kalzi-
nierten Katalysator mehr Methan erzeugt wird. Genauso fuhrt ein steigender Druck

zu einem Sinken der Kohlenmonoxidkonzentration.

Mit steigender Temperatur steigt der CO-Anteil, da die RWGS Reaktion endotherm
ist. Bei dem Ni/FZ-Katalysator ist die CO-Konzentration bei 543,8°C am Hochsten mit
8,03 Vol.-%. Hingegen bei Nickel auf reduziertem Feinerz steigt die CO-
Konzentration deutlich spater an, bei 431°C, was dem Temperaturbereich entspricht

in dem die Methankonzentration wieder sinkt.
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—Kalz N2, 0 bart —Kalz N2, 8 baru Kalz N2, 16 bari —Kalz H2, 0 bart
Kalz H2, 8 barl Kalz H2, 16 bari —Kat Ni’FZ, 0 barii Kat Ni/lRedFZ, 0 barii
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Abb. 5-5: CO-Konzentration in Volumsprozent uber T3 fur die Temperaturscans

Abb. 5-6 stellt die Selektivitat zu Methan dar. Auch hier zeigt sich, dass flr den mit
Wasserstoff kalzinierten Katalysator bei hoherem Druck mehr Methan gegenuber
Kohlenmonoxid erzeugt wird, genauso bei dem Ni/RedFZ-Katalysator. Hingegen ha-
ben der mit N kalzinierte Katalysator, der Ni/FZ-Katalysator und Versuche bei 0 baru
kaum Selektivitat zu Methan. Das diese Versuche im Bereich 350°C-450°C eine ho-
here Methanselektivitat anzeigen, liegt an der ebenfalls niedrigen CO-Konzentration

und nicht an einer hohen Methankonzentration.
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—N2 Kalz, 0 barti ——N2 Kalz, 8 barii N2 Kalz, 16 barl —H2 Kalz, 0 barti
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Abb. 5-6: CH4-Selektivitat Uber T3 fur die Temperaturscans

Zusammenfassend kann gesagt werde, dass ein mit Stickstoff kalzinierter Katalysa-
tor mehr Kohlenmonoxid produziert, wahrend ein mit Wasserstoff kalzinierter Kataly-
sator mehr Methan erzeugt. Wird auf den mit Wasserstoff kalzinierten Katalysator
zusatzlich Nickel aufgebracht, erhoht sich die Methanproduktion. Ein héherer Druck
fuhrt zu mehr Methan und weniger Kohlenmonoxid. Fur Katalysatoren ohne Nickel
bleibt die Methanselektivitat ab ca. 420°C konstant. Fur den Nickel/RedFZ-
Katalysator gibt es bei 430°C eine maximale Methanselektivitat. Daher wurden bei
weiteren Versuchen mit H, kalzinierte Katalysatoren in einem Temperaturbereich

zwischen 370°C und 450°C naher untersucht.

5.3 Isotherme Versuche

Ziel der isothermen Versuche war es, herauszufinden wie sich eine Anderung der
Versuchsparameter auf die Produkte auswirkt. Dabei wurden die Eingangsstromzu-
sammensetzung, die FlieRgeschwindigkeit (und damit die Kontaktzeit), die Tempera-
tur, der Druck und der Katalysator variiert. Die Produktzusammensetzungen konnte
gemessen und daraus die Selektivitat fur CH4 und der Umsatz von H, und CO, ermit-

telt werden.
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Aus der Gasanalyse sind die Volumsprozente des Produktstroms bekannt. Daraus
ergibt sich die Selektivitat fir CH,4. Die CH4-Konzentrationen in Volumsprozent sind in
Abb. 5-7 dargestellt, die von CO in Abb. 5-8.

®m400°C; 0 bari m450°C, 475°C; 0 barl m400°C; 8 bari
= 400°C; 16 bart 400°C; 0 bar; NilFZ 400°C; 0 bari; NilRedFZ
425°C; 0 bari; Ni/RedFZ 400°C; 16 barl; Ni/RedFZ
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H2:C02=1:1 H2:C02=1:1 H2:C02=4:1 H2:C02=4:1 H2:C02=4:1, 475°C

Abb. 5-7: CH4-Konzentration flr die Versuchsparameter der isothermen Versuche

Man erkennt, dass eine Erhohung der Temperatur die CH4-Bildung verringert. Ein
Erhdhen des Drucks beglnstigt die Methanproduktion. Ein héheres H,:CO, Verhalt-
nis in der Eingangsstromkonzentration steigert die Bildung von CH4. Eine langsame-
re Flielgeschwindigkeit und damit eine langere Kontaktzeit erhdht die Methanpro-
duktion ebenfalls, aufgrund der zweistufigen Reaktion, bei der CO; zuerst zu CO und
dieses dann weiter zu CH4 reagiert. Bei dem Katalysator Ni/FZ ergibt sich kaum ein
Unterschied zu den gleichen Verhaltnissen ohne Nickel. Bei dem Katalysator
Ni/RedFZ entsteht deutlich mehr Methan. Besonders bei dem Versuch mit Druck ist
die CHs-Konzentration mehr als doppelt so hoch, aufgrund der Selektivitat von Nickel

zu Methan.

In Abb. 5-8 sient man die Kohlenmonoxidkonzentration des Produktgases in Vo-

lumsprozent. Es ergibt sich ein gegengleiches Verhalten zur Methankonzentration.
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Die CO-Konzentration steigt durch eine Steigerung der Temperatur. Durch Erhohen

des Drucks wird weniger CO erzeugt.

m400°C; 0 barii m450°C, 475°C; 0 barti m400°C; 8 bar(i
m400°C; 16 bari 400°C; 0 barll; NiYFZ 400°C; 0 barii; Ni/RedFZ
425°C; 0 bari; Ni/fRedFZ 400°C; 16 bart; Ni/RedFZ
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Abb. 5-8: CO-Konzentrationen flur die Versuchsparameter der isothermen Versuche

Ein niedrigeres H,:CO, Verhaltnis im Eingangsstrom begunstigt die CO-Bildung. Eine
langsamere Fliel3geschwindigkeit verursacht eine hohere Kohlenmonoxidkonzentra-
tion, sowohl fir Katalysatoren nur aus Fe, als auch flr Katalysatoren mit Nickel. Es
entsteht weniger CO bei den Katalysatoren mit Nickel, als bei denen ohne, aufgrund

der Selektivitat von Nickel zu Methan.

Um den Gesamtproduktstrom P und die einzelnen Komponentenstrome im Ausgang
zu berechnen, wird Uber die Stickstoffbilanz der Versuchsanlage gerechnet. Da
Stickstoff inert ist und nicht reagiert, kann uber die Stickstoffkonzentrationen und den

Eingangsstrom F der Produktstrom berechnet werden, Gleichung 5-1.

P*xNZ,p_F*xNle:() (5'1)

Die Umsatze werden laut Gleichung 4-3 und 4-4 berechnet. Die Umsatze von CO,
und Hz sind in Abb. 5-9 und Abb. 5-10 dargestellt.
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Abb. 5-9: CO,-Umsatz fur die Versuchsparameter der isothermen Versuche

Abb. 5-9 zeigt, dass der CO,-Umsatz fur alle Katalysatoren sowohl mit dem Erhéhen
der Temperatur, als auch dem Erhohen des Drucks steigt, da sowohl fur die Kohlen-
monoxid-, als auch die Methanbildung Kohlendioxid verbraucht wird. Der CO,-
Umsatz steigt bei langerer Kontaktzeit, weil zuerst CO, zu CO reagieren und dann
CO weiter zu CH4. Durch den Verbrauch des CO verschiebt sich das Gleichgewicht
der RWGS Reaktion zu den Produkten und der CO,-Umsatz steigt. Der CO2-Umsatz
erhoht sich durch ein groReres H,:CO, Eingangsstromverhaltnis. Bei dem Versuch
mit Ni/FZ wird weniger Kohlendioxid umgesetzt. Mit dem Katalysator Ni/RedFZ steigt
der Umsatz im Vergleich zu den Experimenten ohne Nickel, sowohl mit als auch oh-
ne Druck. Beim Erhdhen der Temperatur sinkt der CO»-Umsatz hingegen aufgrund

der geringeren CO-Ausbeute.

In Abb. 5-10 ist sichtbar, dass fur Katalysatoren mit und ohne Nickel bei hoheren
Dricken, aufgrund der erhdhten Methanproduktion, mehr Wasserstoff verbraucht
wird. Ein Erhdhen der Temperatur oder ein groReres Eingangsstromverhaltnis zwi-
schen H,:CO, bewirken eine Steigerung des Hp-Umsatz. Eine langsamere Fliel3ge-

schwindigkeit fuhrt zu einem leicht hoheren Hx-Umsatz. Der Katalysator Ni/FZ hat
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einen geringeren Hx-Umsatz als der Katalysator ohne Nickel. Ni/RedFZ hat hingegen

einen hoheren Umsatz, da mehr Methan als CO entsteht.

m400°C; 0 barii m450°C, 475°C; 0 barii m400°C; 8 bart
m400°C; 16 bari 400°C; 0 barii; Ni/FZ 400°C; 0 barli; Ni/RedFZ
425°C; 0 bar(l; Ni/RedFZ 400°C; 16 bar(l; Ni/RedFZ
1,0
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H2:C0O2=1:1 H2:C0O2=1:1 H2:C0O2=4:1 H2:C0O2=4:1 H2:C02=4:1, 475°C

Abb. 5-10: H>-Umsatz fur die Versuchsparameter der isothermen Versuche

Aus den Versuchen konnte eine optimale Einstellung der Versuchsparameter mit
400°C, 16 barl, H2:CO2=4:1, 250 sccm und einem Ni/RedFZ-Katalysator festgelegt
werden. Das heil3t, je hdher der Druck, desto mehr Methan wird erzeugt und desto
weniger Kohlenmonoxid. Wenn Nickel auf Eisenoxid aufgebracht wird, steigt die Me-
thanausbeute nochmals. Ein Erhdhen der Temperatur ergibt hingegen mehr CO. Ein
groRes Wasserstoff zu Kohlendioxid Verhaltnis und eine langsamere Fliel3geschwin-

digkeit fordern die Methanbildung.

Far die isothermen Versuche wurde eine Kohlenstoff- und Wasserstoffbilanz Gber die
Versuchsanlage erstellt, Gleichung 5-2 und 5-3. Dabei ist x; , die Konzentration der
Komponente i im Produkt, P der Produktgasstrom in [sccm], F der Eingangsstrom in

[sccm] und €_H, und e€_C0, die Abweichungen der Bilanz von Null.

COy: Xco, r — (S) * (Xco,p + Xcop + Xcu,p) = €_H, (5-2)

Hy: Xy, r — (;) * (Xp,p + Xcop + 4 * Xcn, p) = €.CO, (5-3)
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Reagieren Hz oder CO2 nur zu den Produkten CO, CH,4 und Wasser sollten €_H, und
€_C0, Null sein. In Abb. 5-11 sind die beiden Werte fur die isothermen Versuche mit

Eisen-Katalysator angefuhrt.
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Abb. 5-11: Abweichungen der Wasserstoff- und Kohlendioxidbilanzen der isothermen

Versuche

Sowohl €_H, als auch €_C0, sind ungleich Null. Daher ist anzunehmen das H; und
CO; aulBer den Reaktionen zu CO, CH4 und H2O weitere Reaktionen eingehen. Aus
den TOC-Ergebnissen ist bekannt, dass das Kondensat zu >98 Gew.-% aus H,O
besteht und somit keine anderen flussigen Produkte zu erwarten sind. Daher ist an-
zunehmen das H; und CO; mit dem Katalysator selbst reagieren. Um das zu unter-
suchen wurden zwei Blankversuche gemacht, jeweils nur mit H, oder CO, im Ein-

gangsstrom.

Abb. 5-12 zeigt die Abgaskonzentrationen von Blankversuch 1, ohne Kohlendioxid im
Eingangsstrom, bei 400°C. Bei dem Versuch ist die Eingangsstromkonzentration von
H, 60 Vol.-%. Die Wasserstoffkonzentration nimmt anfangs ab, obwohl weder Me-
than noch Kohlenmonoxid entsteht. Der Wasserstoff reagiert mit dem Katalysator

und reduziert diesen zu elementarem Eisen, Gleichung 5-4.
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FeO + H, - Fe + H,0 (5-4)
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Abb. 5-12: Konzentrationen des Blankversuchs 1 mit H> und N>

Je mehr Eisenoxid an der Oberflache reagiert hat, desto weiter muss H; in die Poren
transportiert werden, was zum langsamen Ansteigen der Hy-Konzentration ab dem
Zeitpunkt 09:46:00 fuhrt.

Abb. 5-13 zeigt die Abgaskonzentrationen des Blankversuchs 2, ohne H; im Ein-
gangsstrom, bei 400°C. Im Eingangsstrom ist die CO;-Konzentration 20 Vol.-%. Die
Konzentration von Kohlendioxid nimmt ab und es entsteht Kohlenmonoxid. Da kein
Wasserstoff im Eingangsstrom ist, reagiert das CO, direkt mit dem Katalysator und
Wastit bildet Fe;O4, Gleichung 5-6, bzw. Eisen wird zu Wistit oxidiert Gleichung 5-5.
Fir jedes Mol CO; entsteht ein Mol CO.

Fe + CO, » FeO + CO (5-5)

3Fe0 + CO, - CO + Fe30, (5-6)
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Abb. 5-13: Konzentrationen des Blankversuchs 2 mit CO, und N,

Beide Versuche zeigen, dass sowohl H; als auch CO, mit dem Eisen-Katalysator
reagieren. Dieses Verhalten erklart die Abweichungen in den Molbilanzen der iso-

thermen Versuche.
5.4 Feststoffanalyse der Katalysatoren mittels XRD

Die Zusammensetzung der Einsatzerzproben sind im Rahmen des Projektes zur re-
duzierenden Kalzinierung bereits per Rontgenfluoreszensanalyse (RFA, VA Erzberg
GmbH, Panalytical Axios max PW 4400) untersucht worden. Die verwendeten Pro-
ben hatten eine Zusammensetzung von durchschnittlich 33,5 Gew.-% Eisen,
6,15 Gew.-% Kalzium, 3,72 Gew.-% Magnesium, 3,65 Gew.-% Silicium, 3,23 Gew.-%
Mangan und 0,76 Gew.-% Aluminium (siehe Tab. 4-2). Das Erz setzt sich aus eisen-
haltigem Siderit, Ankerit (ein Karbonat aus Kalzium, Eisen, Magnesium und Mangan
mit Dolomitstruktur) zusammen. Weiters enthalt das Feinerz Dolomit, Kalzit, Quarz

und Kaliumaluminiumsilicate. [32]

In Tab. 5-2 sind die kalzinierten Katalysatoren der Feststoff- und Blankversuche mit
ihren Inhaltsstoffen in Gew.-% laut XRD-Analyse angegeben. Die Katalysatoren ent-

halten Magnetit (Fe30,4), Wistit (FeO), Eisen (Fe), Ankerit (CaMgo.32Feo.6s[CO3]2),
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Quarz (SiO;), Calcit (Ca[COg)]), Eisen(ll)-Mangan-Oxid in Kontakt mit Eisen
(Mno.101F€0.8990), Kanoit (Cap.o7Mno.go7Mg1.123Si206) und Pentakaliumoxoferrat
(KsFeOQ,). Die Reflexe aus dem Rontgenbeugungsdiagramm fur Kanoit und Pentaka-
liumoxoferrat konnten nicht eindeutig zugeordnet werden. Diese beiden Stoffe zeigen
die grolte Ubereinstimmung mit den Reflexen und enthalten die gefundenen Ele-
mente, daher sind sie hier gewahlt worden. Die Quantifizierung erfolgte mittels
Rietveld-Verfeinerung. Die Absolutwerte dieser Analysenmethode sind als Nahe-
rungswerte zu betrachten, die wichtigste Information daraus ist die Veranderung der

Verhéaltnisse der Phasen.

Tab. 5-2: Zusammensetzungen der Katalysatoren aus der Feststoffanalyse, Fest-
stoff 1 FZ in N2 und Feststoff 2 FZ in H; kalziniert bis CO, Abgas=0,2 Vol.-%,
Feststoff 3: wie Feststoff 2 + 2 h konstant halten, Blankversuch 1 und Blankver-
such 2: Schritt 1 wie Feststoff 2 und Schritt 2 bei 400°C 4 h isotherm in Hy far

Blankversuch 1 und in CO, flr Blankversuch 2

Komponente Feststoff Feststoff Feststoff Blankversuch Blankversuch
[Gew.-%] 1 2 3 1 2
Magnetit 39,8 4,3 - - 47,8

Waistit 19,3 39,8 5,8 6,2 9,8
Eisen - 9,5 25,6 17 2,5
Ankerit 16 19,8 241 23,7 18,2
Quarz 6,9 8,5 8,7 7,8 7,2
Calcit 2,9 4 4 3,4 4
Eisen-Mangan-Oxid - - 21,6 28,9 -
Kanoit 10,2 4,5 5,3 4,5 4,7
Pentakaliumoxoferrat 4,9 9,5 5 8,4 5,8

Abb. 5-14 bis Abb. 5-16 zeigen die Rontgenbeugungsdiagramme der Katalysatoren.
Die Reflexe sind den Inhaltsstoffen zugeordnet. Dabei steht A fur Ankerit, Ca fir Cal-
cit, Fe fur Eisen, K fur Kanoit, M fur Magnetit, Mn far Eisen(ll)-Mangan-Oxid, P fur
Pentakaliumoxoferrat, Q fur Quarz und W fur Wustit. Alle Katalysatoren besitzen ei-

nen Quarz-, Ankerit- und Calcitanteil.



5 Ergebnisse 55

In Abb. 5-14 sind die Rontgenbeugungsdiagramme von Feststoff 1 und Feststoff 2
verglichen. Fur den Katalysator des Feststoff 1 Versuchs (Feinerz wurde in N, kalzi-
niert bis nur 0,2 Vol.-% CO, im Abgas enthalten waren) ist Magnetit die am meisten
und Wastit die am zweitmeisten vorhandene Komponente. Bei der inerten Kalzinie-
rung mit N2 entstehen also Waustit, Gleichung 5-7, und Magnetit, Gleichung 5-8, aller-

dings kein elementares Eisen.

FeCO3; — FeO + CO, (5-7)

——Feststoff 1 ——Feststoff 2
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Abb. 5-14: Rontgenbeugungsdiagramm der Katalysatoren von Feststoff 1 Versuch
und Feststoff 2 Versuch

Der Katalysator des Feststoff 2 Versuchs, mit H;, kalziniert bis nur 0,2 Vol.-% CO; im
Abgas enthalten sind, besteht hauptsachlich aus Wustit, etwas elementarem Eisen
und nur geringfugig aus Magnetit. Bei der reduzierenden Kalzinierung mit Hy bildet
sich Wustit anstelle von Magnetit. Dieser Wastit reagiert mit Wasserstoff zu elemen-

tarem Eisen, Gleichung 5-9.

FeO + H, - Fe + H,0 (5-9)



5 Ergebnisse 56

In Abb. 5-15 sind die Rontgenbeugungsdiagramme der Versuche Feststoff 2, Fest-
stoff 3 und Blankversuch 1 verglichen. Die Zusammensetzung des Katalysators des
Feststoff 3 Versuchs ist ahnlich zu dem Katalysator des Blankversuchs 1. Feststoff 3
wurde analog zu Feststoff 2 kalziniert, jedoch noch weitere 2 h nach Erreichen der
0,2 Vol.-% CO, im Abgas gehalten. Der Versuch fand in einem Schritt und bei 530°C
statt. Blankversuch 1 erfolgte in zwei Schritten, wobei der erste Schritt analog zu dem
Feststoff 2 Versuch bei 530°C erfolgte. Fur den zweiten Schritt wurde der Versuch
bei 400°C Uber 4 h isotherm in Wasserstoff durchgefiihrt. Es sind beide Versuche in

Wasserstoff kalziniert und Ianger durchgefuhrt als bei Feststoff 2.
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Abb. 5-15: Réntgenbeugungsdiagramm der Katalysatoren von Feststoff 2 Versuch,

Feststoff 3 Versuch und Blankversuch 1

Der Katalysator aus dem Feststoff 3 Versuch enthalt mehr Eisen und weniger Wastit
als der Katalysator aus Feststoff 2. AuRerdem enthalt der Feststoff 3 Katalysator kein
Magnetit. Daraus lasst sich schlie3en, dass durch langeres Kalzinieren mit H, mehr
Woustit zu Eisen reagiert. Weiters entsteht mehr Eisen im Vergleich zu Blankversuch

1 aufgrund der héheren Temperatur.
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In Abb. 5-16 sind die Rontgenbeugungsdiagramme von Feststoff 3, Blankversuch 1
und Blankversuch 2 miteinander verglichen. Fir den Katalysator des Blankver-
suchs 2 ist Magnetit die haufigste Komponente. Der Katalysator enthalt etwas Wustit
und kaum Eisen. Im Vergleich zu Feststoff 2 ist der Magnetitanteil deutlich hoher,
dafur ist der Waustitanteil niedriger. Das CO3 reagiert mit dem Wustit zu Magnetit und
CO, Gleichung 5-10.

3Fe0 + CO, — Fe;0, + CO (5-10)
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Abb. 5-16: Rontgenbeugungsdiagramm der Katalysatoren von Feststoff 3, Blankver-

such 1 und Blankversuch 2

Der N, kalzinierte Katalysator erzeugt weniger CH, als der mit H, kalzinierte Kataly-
sator. Der H; kalzinierte Katalysator enthalt mehr Wastit und elementares Eisen, al-
lerdings weniger Magnetit, als der mit N, kalzinierte Katalysator. Daher ist anzuneh-
men, dass Wustit und Eisen selektiv fir Methan sind, wahrend Magnetit mehr CO

erzeugt.

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass bei der Kalzinierung mit N> mehr

Magnetit entsteht, bei der mit H, mehr Wstit und elementares Eisen. Je langer die
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Versuchsdauer bei der H, Kalzinierung ist, desto mehr Eisen bildet sich. Kohlendi-

oxid reagiert mit Wastit und bildet Magnetit.
5.5 Reaktionskinetik

Zur Bestimmung der Reaktionskinetik wurden die Messergebnissen der Gasanalyse
aus den Kinetikversuchen auf den Feststoffumsatz umgerechnet, da der Feststof-
fumsatz dem Umsatz an CO; entspricht. Die Mol an den jeweiligen Gasen im Produkt
konnten aus der Gaszusammensetzung des Abgases und den Gasdurchflissen be-

rechnet werden, Gleichung 5-11.

An, =xi*(xN2F)*F*At*(;) (5-11)

XN2p 60%100%22,414

Dabei ist An; die Molanzahl der Komponente i in [mmol], x; die Konzentration der
Komponente i im Abgas in [Vol.-%], xy,r die Konzentration von Stickstoff im Ein-
gangsstrom in [Vol.-%], xy,p die Konzentration von Stickstoff im Produktstrom in
[Vol.-%], F der Eingangsstrom in [sccm] und At das Zeitintervall der Messdatenneh-
mung in [s]. Der Umsatz der gemessenen Werte berechnete sich aus den kumulier-
ten Molen der Produktgase, die Kohlenstoff enthalten, durch den maximalen Umsatz
an Kohlendioxid. Der maximale Umsatz wurde aus TGA Messungen ermittelt. Daraus
ergab sich der Umsatz Uber die Zeit, Abb. 5-17 (rote Linie).

Da der Reaktor aufheizte, entstand im Anfangsbereich des Umsatzgraphen ein nicht-
linearer Bereich. Deshalb mussten die Datensatze der Versuche an die Vorgaben
des Feststoffmodells angepasst werden, Abb. 5-17. Daflr wurde eine Gerade an ei-
nen Datensatz gefittet (grine Linie). Dann liel} sich der Datensatz in diesem An-
fangsbereich mit dem aus der Fitgerade berechneten Umsatz ersetzen (orange Li-
nie). Durch Verschieben des Datensatzes entlang der Zeitachse verlief er durch den

Ursprung (blaue Linie), was fur die Verwendung des Feststoffmodells notwendig ist.
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Abb. 5-17: Anpassen des Datensatzes an die Vorgaben des Feststoffmodells, Bei-
spiel 375°C und 0 bar(

Danach wurden mit drei Messergebnissatzen verschiedene Modelle zur Ermittlung
des Feststoffumsatzes aus Khawan & Flanagan 2006 [31] getestet. Bei den Modellen
wird angenommen, dass sich die Geschwindigkeit der Feststoffreaktion durch Glei-
chung 5-12 beschreiben lasst. Die Temperaturabhangigkeit wird Uber die Arrhenius

Gleichung eingebracht.

da

Ea
L~ 1)+ f(@) = A e VR f(a) (5-12)

Dabei ist A der Stolfaktor, E, die Aktivierungsenergie, T die Temperatur, R die Gas-
konstante, f(a) das Reaktionsmodell und « der momentane Anteil des Umsatzes.
Integriert ergibt sich fir ein isothermes Modell die Gleichung 5-13, mit g(a) als inte-

griertes Reaktionsmodell. [31]

g(@) = Axe(Vrr) ¢ (5-13)

Far g(a) gibt es verschiedene Modelle. Die Modelle kénnen nach ihrem Umsatzkur-
venverlauf in verschiedene Gruppen unterteilt werden. Fur diese Arbeit wurden geo-

metrische Schwundmodelle (R), Diffusionsmodelle (D) und Reaktionsordungsmodelle
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verwendet. Bei den Messungen der Experimente muss sichergestellt werden, dass
aus dem gemessenen Wert der Umsatzanteil berechnet werden kann. [31] Es wur-
den die Modelle R2, R3, F1, F2, D1 ausgewahlt.

R2 und R3 sind geometrische Schwundmodelle. Dabei wird angenommen, dass die
Reaktion an der Oberflache schnell stattfindet und die Geschwindigkeit bei der Reak-
tion in den Poren abnimmt. R2 beschreibt einen Zylinder, Gleichung 5-14, und R3

einen Kristallwurfel, Gleichung 5-15. [31]

9@ =1- (1 - a)(/2 (5-14)
g(@ps =1— (1 —a)(/3 (5-15)

F1 und F2 sind Reaktionsordnungsmodelle, bei diesen ist die Reaktionsgeschwindig-
keit proportional zu der Konzentration und der verbleibenden Menge an Reaktanten
hoch einer Ordnung n. F1, Gleichung 5-16, entspricht dabei erster Ordnung und F2
zweiter Ordnung, Gleichung 5-17. [31]

g(@)p = —In(1—a) (5-16)
9(@pz =1 (5-17)

D1 ist ein Diffusionsmodell, dieses beschreibt Reaktionen bei denen der geschwin-
digkeitsbestimmende Schritt die Diffusion der Reaktion ist. Je mehr Produkt sich an
dem Katalysator anlagert, desto langsamer wird die Reaktionsgeschwindigkeit. D1
geht von einer unendlich gro3en Ebene als Feststoffoberflache aus, Gleichung 5-18.
[31]

g(@)p, = a? (5-18)
Fir eine Erstanalyse wurde der Datensatz 375-415°C, 0 bartd und H2:N,=60:40 ge-
wahlt. Mit den Umsatz/Zeit Datensatzen konnte g(a) flr das jeweilige Modell berech-
net werden. Dann wurde g(a) Uber die Zeit aufgetragen und aus der Steigung dieser
Funktion ergab sich 1/k. Die drei Werte fur die Geschwindigkeitskonstante k lieen
sich mit einer Gerade fitten, aus welcher mit der Arrhenius Gleichung die Aktivie-
rungsenergie E, und der Stolfaktor A berechnet werden. Mit diesen Werten wurde
dann der Umsatz berechnet und mit den Messergebnissen verglichen. Dafur fand

das Abstandsummenquadrat R? Verwendung, Gleichung 5-19.
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2 _ 4 SE,0i-9)? )
RT=1 YL i-y)? (5-19)

Dabei entspricht y; dem Messwert, y, dem berechneten Wert und y dem Mittelwert

der gemessenen Werte. Die Ergebnisse sind in Abb. 5-18 dargestellt. Die Modelle R3

und F1 geben Uber den gesamten Temperaturbereich den Umsatz am besten wie-

der.
4o
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Abb. 5-18: Abstandssummenquadrat R? fiir verschiedene Modelle zur Beschreibung

des Umsatzes fur die Bedingungen: 0 baru, Eingangsstrom H>:N,=6:4

Der Rechenvorgang wurde auf die restlichen Datensatze analog angewandt. Die Ge-
schwindigkeitskonstante k wurde immer fur die drei Temperaturen mit gleichen Ver-
suchsbedingungen gefittet. In Abb. 5-19 sind die berechneten Umsatze Uber die Zeit
in Minuten mit den gemessen Umsatzen fur das R3 Modell verglichen. Abb. 5-20
zeigt die Ergebnisse fur das F1 Modell. Die Versuche sind farblich nach den Tempe-
raturen sortiert, violett = 415°C, grin = 395°C und blau = 375°C. Die dunkleren Far-
ben stellen die berechneten Werte dar und die hellere Farben die gemessenen Wer-
te. Die verschiedenen Versuchsbedingungen sind durch die Linienart unterschieden.
HN91 bezeichnet ein Eingangsstromverhaltnis H2:N2=9:1 und HN64 das Verhaltnis
H>:N>=6:4.
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Far 375°C hat der Umsatz einen linearen Verlauf. Beide Modelle beschreiben die
Umsatze gut. Fur die Versuche bei 395°C weichen die berechneten Ergebnisse star-
ker von den Messergebnissen ab. Schon aus den Diagrammen ist erkennbar, dass
das R3 Modell die Ergebnisse besser wiedergibt als das F1 Modell. Fur 415°C hat
der Umsatz einen annahernd logarithmischen Verlauf. Auch hier beschreibt das R3
Modell die Messwerte besser als das F1 Modell. Die Umsatze erhéhen sich mit der
Temperatur und mit dem Druck. Insgesamt sind beide Modell in der Lage den Verlauf

des Umsatzes wiederzugeben.
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Um mathematisch zu beurteilen welches Modell besser geeignet ist, wurde das Ab-
standsummenquadrat R? errechnet, in Abb. 5-21 dargestellt. In rot ist das Ab-
standsummenquadrat des R3 Modells dargestellt und in orange von F1. Die rote Li-
nie zeigt den Mittelwert der R? von dem R3 Modell und die orange Linie den Mittel-
wert des F1 Modells.
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Abb. 5-21: Abstandssummenquadrat fur die Modelle R3 und F1 zur Beschreibung

des Umsatzes

Beide Modelle kdnnen flr alle Versuche Uber 90 % der Ergebnisse darstellen. Auch
hier zeigt sich wieder, dass das R3 Modell die Messdaten besser beschreibt, es kann

fur alle Experimente Uber 94,9 % des Ergebnisbereichs beschreiben.
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Tab. 5-3: Aktivierungsenergien und Stofl¥faktor fur R3 und F1 fur verschiedene Ver-

suchsbedingungen

Versuchs- Ea_R3 A R3 Ea_F1 A F1
bedingungen [J/(mol*K)] [1/min] [J/(mol*K)] [1/min]
HN64, 0 bari 1,24E+05 2,11E+06 1,29E+05 1,82E+07
HN64, 8 bar 1,57E+05 7,19E+08 1,68E+05 1,57E+10
HN91, 0 bari 1,24E+05 4,14E+06 1,43E+05 4,50E+08
HN91, 8 baru 1,60E+05 1,66E+09 1,73E+05 5,36E+10

HNG64, 0 bart, FZneu 1,42E+05 8,25E+07 1,58E+05 5,14E+09

In Tab. 5-3 sind die ermittelten Aktivierungsenergien und Stofl¥faktoren flir R3 und F1

fur die verschiedenen Versuchsbedingungen aufgelistet. Durchschnittlich sind die

Aktivierungsenergien und die Stolfaktoren flir das R3 Modell niedriger als bei dem

F1 Modell.
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6 Zusammenfassung

In dieser Arbeit wurde die Kohlendioxidhydrierung mit einem Katalysator aus Siderit
vom Steirischen Erzberg untersucht. Die Versuche erfolgten mit einem Festbettreak-

tor mit online-Gasanalyse.

Die Kohlendioxidhydrierung kann generell mit Gleichung 6-1 dargestellt werden. In
dieser Masterarbeit konnte gezeigt werden, dass kalziniertes Feinerz katalytisch auf
die Bildung von Kohlenmonoxid und Methan wirkt. Durch die CO»-Hydrierung kdnnen
Emissionen reduziert, CO; als erneuerbare Kohlenstoffressource verwendet und H;

gespeichert werden.
€O+ (2 +1)Hy 5 2(Coll) +H,0 (6-1)

Die Literaturrecherche ergab, dass synthetische, eisenbasierte Katalysatoren sowohl
fur die Umkehr Wassergas-Shift Reaktion als auch fur die Fischer-Tropsch-Synthese
aktiv sind. Nickel ist als Katalysator selektiv fir Methan. Eisen-Katalysatoren werden
wahrend der FT-Synthese zu anderen Oxiden oxidiert bzw. zu elementarem Eisen

reduziert.

Um den Feinerz-Katalysator fur die CO,-Hydrierung zu aktivieren, musste er vorab
kalziniert werden. Es wurden Temperaturscans zur Bestimmung des ertragreichsten
Temperaturbereichs fur die Methanbildung, isotherme Versuche zur Analyse der
Produkte fUr verschiedene Versuchsparameter und Versuche zur Reaktionskinetik-
bestimmung durchgefuhrt. Die Ermittlung der Zusammensetzungen ausgewahlter
Katalysatoren erfolgte auf Basis von Rontgenbeugungsanalysen. Weiters wurden
zwei Katalysatoren mit Nickel versetzt, einmal mit Nickel auf Feinerz und einmal auf
reduzierend kalziniertem Feinerz, um die Wirkung einer Nickel-Dotierung zu beurtei-

len.

Fir die Temperaturscans wurden die Katalysatoren zuerst kalziniert, inert mit N, oder
reduzierend mit Hz, um sie fur die CO,-Hydrierung zu aktivieren. Die Temperatur-
scans erfolgten bei einem Eingangsstromverhaltnis von CO;:H,:N,=14:56:30 und

Uberdriicken von 0, 8 und 16 bar.

Aus den Temperaturscans ergab sich, dass ein mit H, kalzinierter Katalysator mehr

Methan produziert, wahrend ein mit N, kalzinierter Katalysator mehr CO und kaum
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CH, bildet. Wird der Katalysator mit Nickel versetzt oder existiert ein hoherer Ver-
suchsdruck steigt die Methanbildung. Die Methanselektivitat steigt anfangs mit der
Temperatur. Fur Katalysatoren ohne Nickel bleibt die Methanselektivitat ab 430°C
konstant. Der Nickel/RedFZ-Katalysator erreicht ein CHj-Selektivitatsmaximum bei
430°C. Fur weitere Versuche wurde daher der Temperaturbereich 375°C-450°C un-

tersucht, um eine hohe Methankonzentration zu erreichen.

Es wurden isotherme Versuche bei verschiedenen Versuchsparametern, Tempera-
tur, Druck, Eingangsstromverhaltnis der Gase und FlieRgeschwindigkeit, durchge-
fuhrt und die Auswirkungen auf die Produktgase analysiert. Eine hohere Temperatur
fuhrt zu mehr CO im Produkt, ein groRerer Druck zu mehr Methan. Eine langsamere
FlieRgeschwindigkeit steigert die Bildung beider Produkte, aufgrund der langeren
Kontaktzeit. Ein hoheres H»:CO, Verhaltnis im Eingangsstrom begunstigt die Me-
thanselektivitat. Nickel-Dotierung erhoht die Methanbildung, besonders fur
Ni/RedFZ. Die grofRte Methanselektivitat hat sich bei 400°C, 16 barl, H2:CO,=4:1,
250 sccm und einem Ni/RedFZ-Katalysator ergeben. Weiters wurde durch zwei
Blankversuche festgestellt, dass sowohl CO; als auch H, direkt mit dem Katalysator
reagieren und ihn zu Magnetit oxidieren (COz) bzw. zu elementarem Eisen reduzie-
ren (Hy).

Zur Analyse der Katalysatoren erfolgten Kalzinierungen des Feinerzes mit Stickstoff
und Wasserstoff bei unterschiedlichen Versuchsdauern. Die entstandenen Katalysa-
toren und die Katalysatoren der Blankversuche wurden mit Rontgenbeugungsanaly-
se untersucht. Daraus ergab sich, dass Wasserstoffatmosphare beim Kalzinieren zu
mehr Wastit und Eisen im Katalysator fuhrt. Bei Stickstoff bildet sich mehr Magnetit.
Da der mit N, kalzinierte Katalysator weniger CH,4 bildete als der mit H, kalzinierte,
durften Waustit und Eisen selektiv fur Methan sein. Eine langere Versuchsdauer bei
der Hy Kalzinierung verursacht eine hohere Eisenbildung. Kohlendioxid reagiert mit
Wastit und bildet Magnetit.

Fir die Bestimmung der Reaktionskinetik der reduzierenden Kalzinierung von Fei-
nerz der Kornklasse 5-10 mm wurden Versuche bei je drei Temperaturen, 375°C,
395°C und 415°C, mit verschieden Eingangsstromzusammensetzungen und Dricken
durchgefuhrt und der Umsatz/Zeit-Verlauf ermittelt. Es wurde die Anwendbarkeit von

drei Reaktionsmodellkategorien Uberprift (geometrische Schwundmodelle, Reakti-



6 Zusammenfassung 69

onsordnungsmodelle und Diffusionsmodelle). Damit wurden die Aktivierungsenergie
Ea und der Stofl¥faktor A ermittelt und der berechnete Umsatz mit dem gemessenen
Umsatz verglichen. Daraus ergab sich, dass die Modelle R3 und F1 am besten zur
Beschreibung der reduzierenden Kalzinierung von Feinerz unter den genannten Ver-
suchsbedingungen geeignet sind. Beide Modelle konnen fur alle Versuche uber 90 %

der Messergebnisse darstellen.

Zusammenfassend konnen mit der Kohlendioxidhydrierung CO,-Emissionen redu-
ziert und Wasserstoff aus erneuerbaren Energien gespeichert werden. Eisenkarbonat
muss kalziniert werden, um es katalytisch fur die Fischer-Tropsch-Synthese und die
Umkehr Wassergas-Shift Reaktion zu aktivieren. Ein mit N, kalzinierter Katalysator
produziert mehr CO, ein mit Hz kalzinierter mehr Methan. Eine hohe Temperatur bei
der CO,-Hydrierung begunstigt CO als Produkt und ein hoher Druck und Nickel am

Katalysator steigern die Methanbildung.
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7.4 Symbolverzeichnis

Symbol Bezeichnung

A StoRfaktor

Ea Aktivierungsenergie

F Gesamteingangsstrom

g(a) integriertes Feststoffumsatz Reaktionsmodell

Kk Geschwindigkeitskonstante

n, in einer Reaktion erzeugte Stoffmenge
Gesamtproduktstrom

R Gaskonstante

r Reaktionsgeschwindigkeit

T Temperatur

Vv Volumen

Xi Konzentration

AG freie Gibbssche Enthalpie

AH Reaktionsenthalpie

AS Reaktionsentropie

Vi stochiometrischer Faktor

Einheit
1/min

J/mol

sccm

1/min

mol/s

scecm

8,314 J/(mol*K)
mol/(kgkat*s)
°C

m3

Vol.-%
kJ/mol
kJ/mol

kJ/(mol K)
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7.5 Abkurzungsverzeichnis

Abkiirzung Bedeutung

bari
BP

FT

FZ
Gew.-%
HN

Iso
Kalz
Kat
Kinetik
mess
MFC
Ni/FZ
Ni/RedFZ
rech
RWGS
sccm
T3

T4
TGA
TOC

TS
XRD
Vol.-%

Uberdruck in bar

Betriebspunkt

Fischer-Tropsch

Feinerz

Gewichtsprozent

Verhaltnis Hz:N» im Eingangsstrom
Isothermer Versuch

Kalzinierung

Katalysator

Versuch zur Reaktionskinetikbestimmung
gemessener CO,-Umsatz
Massedurchflussregler (Mass Flow Controller)
Nickel auf Feinerz (Eisenkarbonat)

Nickel auf reduziertem Feinerz (Eisenoxid)
berechneter CO,-Umsatz

Umkehr Wassergas-Shift (reverse water gas-shift)
Standard Kubikzentimeter pro Minute
Temperaturmessstelle 3
Temperaturmessstelle 4
Thermogravimetrische Analyse

Anteil organischer Kohlenstoffverbindungen (total or-

ganic carbon)
Temperaturscan Versuch
Roéntgenbeugung (X-Ray Diffraction)

Volumensprozent
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8 Anhang

8.1 Eingesetzte Gerate
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Abb. 8-1: Querschnitt des Rohrreaktors mit den Temperaturmessstellen T¢-Tg
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8.2 Einwaagen, Auswaagen und Kondensatmengen der Ver-
suche

Tab. 8-1: Einwaage, Auswaage und Kondensatmengen der Kalzinierungen

Versuch Feinerz Einwaage [0] Auswaage [g] Kondensat [g]

Kalz_N FZ2000-5E 199,87 142,32 0
Kalz1_H, FZ2000-6E 199,62 132,66 13,59
Kalz2_H, FZ2000-7E 199,93 144,62 11,80
Kalz8_H, FZ2000-11E 104,01 69,40 3,82
Kalz9 _H, FZ2000-12E 103,93 74,77 3,93
Kalz10_H, FZ2000-14E 199,25 136,36 7,68
Kalz11_H, FZ2000-13E-Ni 147,00 130,27 14,20
Kalz12_H, FZ2000-14E-Ni 145,01 135,54 17,58

Tab. 8-2: Kondensatmengen der Temperarturscans

Versuch Kondensat [g]
TS 1 1,2046
TS 2 2,7220
TS 3 3,4026
TS 4 2,7522
TS5 3,8642
TS 6 3,7608
TS 7 1,8749

TS 8 4,4328
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Tab. 8-3: Kondensatmengen der Isothermen Versuche

Versuch Kondensat [g]
Iso 1 1,8823
Iso 2 2,1331
Iso 3 5,7515
Iso 4 5,2093
Iso 5 10,4286
Iso 6 9,7130
Iso 7 1,5159
Iso 8 2,8416
Iso 9 4,4485
Iso 10 11,8929
Blankversuch 1 0,0000
Blankversuch 2 0,0000

Tab. 8-4: Einwaage, Auswaage und Kondensatmengen der Kinetik Bestimmung

Versuch

Einwaage [g]

Auswaage [g]

Kondensat [g]

Kinetik 1 (Werte Ottitsch)
Kinetik 2
Kinetik 3
Kinetik 4
Kinetik 5
Kinetik 6
Kinetik 7
Kinetik 8
Kinetik 9

Kinetik 10
Kinetik 11
Kinetik 12

104,30
104,07
104,52
104,13
104,12
104,19
104,08
104,06
103,94
104,20
104,08
104,12

93,06
88,91
74,54
99,88
93,77
82,39
93,63
83,69
73,21
98,81
91,22
79,56

1,33
1,69
3,73
1,73
3,72
8,72
1,56
3,46
6,86
2,15
6,43
10,37
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Tab. 8-5: Einwaage, Auswaage und Kondensatmengen der Feststoffprodukt Be-

stimmung

Versuch Einwaage [g] Auswaage [g] Kondensat [g]
Feststoff 1 104,10 74,97 0,16
Feststoff 2 103,99 70,80 4,14
Feststoff 3 103,99 67,43 6,32

8.3 Diagramme der Temperaturscans

co —C02 CH4 ——H2

—CQ2 Umsatz — -C0O2 RWGS ——H2 Umsatz — -H2 RWGS
60
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!
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<

Abb. 8-2: Verlauf der Konzentrationen und Umsatze Uber die Temperatur T3 des Ver-

suchs bei 0 barl mit dem in Stickstoff kalzinierten Katalysator
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co —CO02 ——CH4 —H2 ——CO2 Umsatz
— -CO2 RWGS ——H2 Umsatz — -H2 RWGS ——CH4 Selektivitat
60 1
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(%}
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Abb. 8-3: Verlauf der Konzentrationen, Umsatze und Selektivitat Uber die Temperatur

T3 des Versuchs bei 8 bart mit dem in Stickstoff kalzinierten Katalysator

co —CQ02 ——CH4
—H2 ——CO02 Umsatz — -CO2 RWGS
——H2 Umsatz — -H2 RWGS ——CH4 Selektivitat

60

08

S0
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07

B
(=]

Konzentration [Vol.-%]
[ )
(=] (=]

Umsatz bzw. Selektivitat

Abb. 8-4: Verlauf der Konzentrationen, Umsatze und Selektivitat Uber die Temperatur

T3 des Versuchs bei 16 bar mit dem in Stickstoff kalzinierten Katalysator
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co —CO02 ——CH4 —H2 ——CO2 Umsatz
— -CO2 RWGS —H2 Umsatz — -H2 RWGS ——CH4 Selektivitat
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Abb. 8-5: Verlauf der Konzentrationen, Umsatze und Selektivitat Gber die Temperatur

T3 des Versuchs bei 8 bart mit dem in Wasserstoff kalzinierten Katalysator

CO —C02 —CH4 —H2 —CO2Umsatz —H2Umsatz ——CH4 Selektivitat
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Abb. 8-6: Verlauf der Konzentrationen, Umsatze und Selektivitat Gber die Temperatur

T3 des Versuchs bei 16 bart mit dem in Wasserstoff kalzinierten Katalysator



