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Beschreibung

[0001] Die vorliegende Erfindung betrifft eine Vorrichiung und ein Verfahren zur Herstellung von Methan (Substitute
Natural Gas, SNG) aus Synthesegas. Ebenso betiifft die Erfindung die Verwendung von Blasensaulenreaktoren, die
mit ionischen Fluiden (lonic Liquids, 1) beschickt sind, zur Darstellung von Methan aus Synthesegas.

[0002] Die Technologie der SNG-Erzeugung wurde zunichst auf Basis von Synthesegasen aus Kohle entwickelt.
Eine derartige Anlage wird z.B. in North Dakota (USA} im industriellen Malistab betrieben, wo ca. 18000 t Kohle pro
Tag verarbeitet werden. Die Methansynthesereaktion findet in einem zweistufigen Prozess in adiabaten Reaktoren
{Festbett) stait.

[0003] Allerdings stellen fossile Energietrager eine begrenzte Ressource dar und werden nicht dauerhaft auf einem
glinstigen Preisniveau verfiighar sein. Eine Losung hierzu Ist es, Biomasse an Stelle von fossilen Energielrigern als
Brennstoff einzusetzen. Besonders im Fokus steht hierbei die ligninhaltige Biomasse (Holz) . Ligninhaltige Biomasse
kann thermochemisch durch Vergasung zu Synthesegas (Ho/ CO- oder CO,/H,- Gemisch) umgewandelt werden. Dieses
kann anschliefiend durch Methanisierung zu 3NG umgewandelt werden.

[0004] Awfgrund der héufig geringen Energiedichte vieler Arten von ligninhaltiger Biomasse sind Transporte liber weite
Strecken {(um die Biomasse verfiigbar zu machen) energetisch nicht sinnvoll. Daher ist es erstrebenswert, die Biomasse
mdglichst effizient am Ort der Erzeugung zu einem chemischen Energietréger umzuwandeln, dessen Verteilung durch
die bereits bestehende Infrastruktur méglich ist. Eine derartige Moglichkeit stellt die Erzeugung von SNG (Subsfitute
Natural Gas) und dessen Einspeisung ins flaichendeckend verfligbare Erdgasnetz dar. Bei diesen dezentral anfallenden
Rohstoffen sind deutlich kleinere Anlagengréfen sinnvoll, die dann allerdings auch andere Anlagenkonzepte erfordern,
als dies bei der etablierten Kohlevergasung der Fall ist.

[0005] Beider thermochemischen Erzeugung von SNG findet die Methanisierungsreaktion Anwendung, welche Syn-
thesegas zu Methan und Wasserdampf umsetzt:

CO+3 H2 p= CH,_-; + Hzog ARH: <206 kJ/mol
002 + 4 H2 f=g CH4 + 2 H2Og ARH: -165 kJ/mol

[00086] Diese Reaktion ist durch den groften Anteil frei werdender Reaklionswiirme stark exotherm. Eine effiziente
Abfuhr dieser Warme aus dem Reaktor ist daher als eine der grofiten technischen Herausforderungen des Gesamtpro-
Zzesses anzusehen. .

[0007] DE 601 24 879 T2 offenbart ein Verfahren zur Herstellung von Kohlenwasserstoffen mit einer Kettenldnge von
mehr als 5 Kohlenstoffatomen aus einem Gemisch umfassend GO und H, nach dem Fischer- Tropsch- Verfahren in
einem Blasens&ulenreaktor. In diesem Verfahren wird vermieden, dass sich (iber eine Parallelreaktion Methan bildet.
Dies geschieht im Wesentlichen liber die thermische Kontrolle, da die Methansynthese eine hohere Aktivierungsenergie
hat als die Fischer- Tropsch- Synthese, d.h. sie lauft bei einer htheren Temperatur ab. Gleichzeilig ist die Methanisie-
rungsreaktion stérker exotherm als die Fischer- Tropsch- Synthese, weshalb es siner wesentlich effizienteren Tempe-
raturkontrolle bedarf. Die Problematik der Produktkontamination mit der Fliissigphase im Reakior aufgrund des hohen
Dampfdrucks der verwendeten Fiiissigkeit wird hier nicht gelost.

[0008] US 3.989.734 A1 beschreibt ein Verfahren zur Konversion von Synthesegas (CO und Hy) in CH, in einem
Reaktor mit hochsiedenden Kohlenwasserstoffen oder Silikonlen in der Fliissigphase. Bei den gegebenen Reaktions-
bedingungen der Methansynthese (300 °C - 450 °C) sind diese Substanzen jedoch nur begrenzt stabil. Es kornmt u. U.
zu einer ungewollten Degradation, die mit Funktionsstrungen oder gar der Zerstdrung der Reaktoren einhergeht. Wei-
terhin wiesen die eingesetzten Kohlenwasserstoffen oder Silikondle einen erheblichen Dampfdruck auf, der dazu fiihrt,
dass ein Teil der Fliissigphase permanent in der Gasphase ausgetragen wird und anschliefiend als Verunreinigung in
nachgeschalteten Aniagenteilen anfallt und von den gewiinschten Reaklionsprodukten abgetrennt werden muss. Dies
ist stets mit hohen technischem Aufwand und Kosten verbunden. Aus diesem Grund hat sich die Methansynthese im
Dreiphasenreaktor nicht durchsetzen kdnnen. Zentrales Problem bei der vorgesteliten Anlage ist das Temperaturma-
nagement, das hier ein sehr sensibles System darstellt. In Abhéingigkeit von der Edukigaszusammensetzung, dessen
relativ niedrige Temperatur, der frei werdenden Reaktionswarme, der Verdampfungswirme des Flilssigmediums und
der rezykiierten Fliissigkeit entsteht eine Art Warmesenke, die relativ leicht aus dem Gleichgewicht geraten kann. Eine
absolute Wirmekontrolle, mit welcher der Reaktor immer im Temperaturoptimum fahrt, ist mit diesem Konzept nicht
ermeichbar.

[0009] Langensiepen und Hammer beschreiben in "Zum dynamischen Verhalten eines Blasensaulen-Reakiors mit
suspendiertem Katalysator fiir die Methanisierung von Kohlenmonoxid" {1974) Chemie-Ing.-Techn. 24:1051 und in "Zur
Simuiation und Optimierung der katalytischen Methanisierung von Kohlenmonoxid in einem Gas/Fliissigkeils-Reakior"
(1972) Chemie-ing.-Techn. 11:712-716 Studien, bei welchen Blasens3ulenreaktoren fiir die Methanisierung von CO
verwendel wurden. Die Flissigphase stellt jeweils geschmolzenes Hartparaffin dar. In diesen Studien wurden lediglich
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die Grundprinzipien des Prozesses beschrieben, die Nachteile fiir den wirtschaitlichen Betrieb, wie z.B. Produkikon-
tamination durch das Paraffin und dessen Zersefzungsprodukle bzw. das sensible Temperaturmanagement der exo-
thermen Reaklion sind hier nichl thematisiert.

[0010) UWS2,789,888 offenbart eine Varrichtung fiir die Synthese organischer Substanzen ausgehend von gasformigen
Edukten in Anwesenheit eines Katalysators, der in einem O suspendiert ist. Vorzugsweise wird die Vorrichtung fir die
Fischer-Tropsch-Synthese aus Synthesegas verwendet, Die Reaktion wird in einem zylindrischen Behilter durchgefiihri,
durch welches das Ol zirkulieren kann. Optional wird auch ein Warmetauscher beschrieben, der mit dem zirkulierenden
Ol beschickbar ist. Die Verwendung von ionischen Fliissigkeilen wird nicht offenbart.

{0011] US 2007/0010688 A1 beansprucht ein Verfahren zur Oxidierung von Aldehyden in einer ionischen Flissigkeit.
Die ionische Flissigkeit ist bei diesem Verfahren gleichzeitig Ldsemittel und Katalysator. Die Anwesenheit eines Kata-
lysators in Partikelform ist nicht offenbart. In einer Ausfiihrungsformwird das Verfahren in einer Blasenséule durchgefiihrt,
welches mit einem System zum Kiihlen und Heizen auerhalb des Reaktors ausgestaitstist. Dieses Dokument beschreibt
kein Verfahren zur Methanhersteliung aus Synthesegas.

[0012] Wiinschenswertwire allerdings, wenn die Methansynthese aus Synthesegas mit einer kompaklen, preiswerten
und moglichst einstufigen Anlage durchgefithrt werden kénnte. Hierzu bedarf es vor Allem einer effizienten Warmeabfuhr,
sodass die Reaktion im optimalen Temperaturbereich durchgefiithrt werden kann. In diesem Zusamimenhang ist es
wichtig, ein Reaktionsfiuid bereitzustelten, das selbst einen niedrigen Dampfdruck hat und zugleich sehr stabil ist, sodass
keine Degradation statifindet und das Fluid nicht Giber die Gasphase ausgetragen wird. Des Weiteren sollen in dem

Fluid hochaktive Katalysatoren gezielt nutzbar gernachi werden.

[0013] Um diese Nachteile des Stands der Technik zu (berwinden, ist es Aufgabe der Erfindung, ein Verfahren fir
die Methansynthese vorzuschlagen, diein einem Dreiphasenreaktor durchgefiihrtwird. Insbesondere soll diese Synthese
in einer Skonomisch sinnvollen Weise in (dezenitralen) Anlagen mit einem energetischen Biomasseeinsatz von ca. 10
bis 200 MW (entspricht einer Methanproduktion von ca. 500 bis 10000 m3/h (NTP)} durchgsfiihrt werden. Weiterhin ist
es Aufgabe der Erfindung, die im Reaktor entstehende Reaklionswirme auszutragen bzw. eine effiziente Warmekontrolle
zu gewdhrleisten. Aufgabe der Erfindung ist es weiterhin, den Reaktor mit einer Flilssigphase zu beaufschiagen, die
thermisch stabil ist und einen miglichst niedrigen Dampfdruck hat. Letztlich ist es Aufgabe der Erfindung die Verwendung
von Blasensdulenreaktoren flir die Herstellung von Methan aus Synthesegas vorzuschlagen.

[0014] Dievorliegende Erfindung l6st die Aufgabe durch das in Anspruch 1 beanspruchte Verfahren und diein Anspruch
6 beanspruchte Verwendung. Bevorzugte Ausfiihrungsformen des Verfahrens sind in den riickbezogenen Anspriichen
beschrieben.

[0015] Die Anlage umfasst einen Blasensdulenreaktor, in welchem die Methanisierungsreaktion stattfindet.

[0016] Im Rahmen der vorliegenden Erfindung ist ein Blasenséulenreaktor ein Dreiphasensystem (fest- flissig- gas-
férmig) , in welchem der Katalysator als dispergierte Feststoffphase vorliegt. Sowoh| Edukte als auch die Produkie liegen
in der Gasphase vor. Die Flussigphase dient im erfindungsgemaBen Reaktor hauptséchlich als Suspendiermedium fiir
den Katalysator und als Warmetrdger fiir den Austrag der {iberschiissigen Reaktionswérme. Die Festphase weist eine
geringe FeslstoffpartikelgroRe und somit eine grofie spezifische Oberflache auf. Beim Blasenséulenreaktor werden die
Katalysatorpartikel durch die aufsteigenden Gasblasen aufgeschwemmt. Somit kommt es zur Einstellung eines Sedi-
mentationsgleichgewichts und zur Abtrennung der Fliissigkeit von der Suspension. Hinsichtlich des Warmeaustauschs
eignet sich der Blasens&ulenreakior am besten, da der Warmeiibergang vom Katalysator in die Filissigkeit aufgrund
der kleinen Katalysatorpariikel, der groen Austauschoberfliche und dem grofien Verhaltnis von Fliissigkeit zu Kata-
lysator begiinstigt wird. Die Methansynthese ausgehend von Hy und CO oder Hy und CO, geschieht an der Kontakiflache
des Katalysators.

[0017] Die Flissigphase spieltin diesem Zusammenhang eine zentrale Rolle, denn durch sie erhait man eine einfache
Fahrweise des Reaktors und ein gutes Temperaturmanagement: Die Fliissigphase als Warmetrageristeinfach forderbar,
was eine gute Temperatursteuerbarkeit und eine isctherme Reakilionsfithrung erméglicht. Besonders vorteilhatt fiir das
Temperaturmanagement ist es, wenn der Warmetrager eine hohe spezifische Warmekapazitat aufweist. Eine tempe-
raturabhingige Dosierung von Frischgas ist nicht erforderlich.

[0018] Als Fliissigphase werden im Rahmen der vorliegenden Erfindung ionische Fluide eingesetzt. lonische Fluide
{engl. ionic liquids- IL) sind Flissigkeiten, welche ausschlieflich aus lonen besiehen. IL grenzen sich von klassischen
Salzschmelzen durch ihren niedrigen Schmeizpunki von T < 100 °C ab. Die geringen Schmelztemperaturen resultieren
ats dem makromolekularen {organischen} Aufbau der beteiligten lonen. Aufgrund der Kombinierbarkeit einer Vielzahl
von Kationen und Anionen existieren sehr viele unterschiedliche Verbindungen. Zu den bekannten Veriretern zihlen
Ammonium-, Imidazolium-, Phosphonium-, und Pyridiniumstdmmige Verbindungen. Beispiele gebrauchlicher Verlreter
von Anionen sind Trifluoromethanesulfonate, Bis (trifluoromethyl- sulfonyl) imide, Ethylsulfate, Tetraflouroborate oder

Hexaflourophosphate.

[0019] Die grofte Zahl moglicher Strukturen und Kombinationen von ionischen Fluiden hat bisher keine allgemeine
Beschreibung von physikalischen und chemischen Eigenschaften zugelassen. lonische Fliissigkeiten sind als Stoffgrup-
pe zu verstehen, deren spezifische Eigenschaften durch Variation der Kationen-Anionen-Paarung gezielt auf die Anfor-
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derungen eines Prozesses eingestellt werden kénnen,
[0020] Die im vorliegenden Fall gewlinschten Auswahtkriterien zur Eignung als Warmetréger fiir die Methanisierung
sind:

1. eine niedrige Schmelztemperatur (< 25 °C) und niedrige Viskositéit, denn dadurch ist eine einfache Handhabung
und gute Férderbarkeit (Pumpe) gewdhrleistet,

2. eine hohe Zersetzungstemperatur von mehr als 250°C,

3. eine gute Ldslichkeit der Reaktanden und eine hohe Diffusionsgeschwindigkeit im 1L filhren zu einer hohen
Reaktionsrate mit guter Selektivitidt zu Methan,

4. eine hohe Warmekapazitat, damit ein guter Warmeaustrag erhalten wird und

5. ein niedriger Dampfdruck, damit die Produktkontamination verhindert wird,

{0021] Die Vielzahl von Anionen und Kationen, die akluell bzw. zukiinflig zur Verfiigung stehen, erlauben es dem
Fachmann eine sinnvolle Auswahl zu treffen, um den gegebenen Kiriterien zu entsprechen.

[0022] Die Anlage umfasst des Weiteren eine Eduktgaszuleitung und sine Produkigasableitung, wobei die Gasstré-
mungsrichtung im Reaktor von unten nach oben ist. Auf diese Weise werden die Katalysatorpartikel in einem Sedimen-
iationsgleichgewicht gehalten.

[0023] DieAnlage umfasstweiterhin eine Temperiervorrichtung, die sich auferhalb des Blasensaulenredktors befindet.
[xas ionische Fluld kann als Wirmetréiger durch den Reaklor hindurch und aus dem Reaktor hinaus zu der Temperier-
vorrichtung gefdrdert werden. Vorzugsweise ist die Anlage daher mit einer Umwilzvorrichtung ausgestattet. Die Stris-
mungsrichtung innerhalb des Reaktors ist vorzugsweise in der gleichen Richtung wie der Gasstrom orientiert, also von
unten nach oben. Dem IL wird aullerhalb des Reaktors mittels einer Temperiervorrichiung die {iberschiissige Warme
entzogen, bevor es wieder zuriick in den Reaktor geleitet wird.

{0024] Optional kann diese Abwdrme als Nulzenergie umgewandeit werden, was die Gesamieffizienz der Anlage
noch erhiht. Die Temperiervorrichtung kann in Form eines Warmetauschers ausgestaltet sein.

[0025] Derim Reaktor verwendete Katalysator ist ein Feststoff, dessen PartikelgréRe méglichst klein sein solite, sodass
sich ein Sedimentationsgleichgewicht einstellen kann, wodurch der Katalysator gleichmifig im Reaktor vertsilt vorliegt.
Vorzugsweise haben die Katalysatorpartikel einen Durchmesser 0,01 bis 200 pm.

[0026] Der Zustand des Sedimentationsgleichgewichts ist ein Zusammenspiel der Auftriebskrifte der aufsteigenden
Gasblasen bei gegebenem Druck und deren Adhésion an die Katalysatorpartikel sowie der Gegenstromgeschwindigkeit
des Fluids. Allgemein wird die Hydrodynamik im Blasenséulenreaktor aus spezifischen Kenngréfien des Reaktionssy-
stems, insbesondere des Gas-Holdups, der Verweilzeit der Gase und des Drucks im Reaktor, korrelisrt.

[0027] Der Gas-Holdup bezeichnet das Verhilinis aus dem Volumen der Gasphase (Gasblasen) im Reaktor und dem
Gesamivolumen des Reaktors (=Dreiphasensystem: Gasblasen + Fliissigkeit + Katalysator). Vorzugsweise liegt der
Gas-Holdup des Blasensdulenreaktors zwischen 10% und 25%.

[0028] Die Verweilzeit des Gases im Reaklor liegt vorzugsweise bei mindestens 1 Sekunde. Die Dimensionierung
des Reaktors, d.h. das Verhdllnis von Hohe zu Durchmesser und die Durchsirémungsgeschwindigkeit der Gasphase
kann der Fachmann auf einfache Weise anpassen.

[0029] Der eingestelite Druck des Reaktors ist vorzugsweise zwischen 1 bar und 100 bar eingestellt. In diesem Druck-
bereich sind gute Umsétze zu erzielen. Die Reaktionsgase losen sich ailerdings besser, je hdher der Druck ist.

[0030] Beidem gegebenen Gas-Holdup und der Verweilzeit von 1 s ist das Reaktorvolumen vorzugsweise zwischen
7 und 140 m?® ausgelegt. Dies entspricht einem Brennstoffiquivalent zwischen 10 MW {entspricht 500 m3/Stunde CHy)
und 200 MW (entspricht 10000 m¥Stunde CH,).

[0031] Bevorzugter weise wird ein Nickelkatalysator eingesetzi. Nickelkatalysatoren zeigen bei T = 200 °C - 400 °C
eine sehr gute Methanisierungsaktivitit. Allerdings muss bei der Verwendung von Nickel-Katalysatoren die Bildung von
Nickelcarbonylen vermieden werden (=> T > ca. 210 °C), da diese unweigerlich zur Zersidrung des Katalysators durch
Austrag der Akfivkomponente beitragen. Nicketkatalysatoren haben den Vorteil, dass sie sehr preiswert sind.

[0032] Alternativ kénnen Rutheniumkatalysatoren oder andere hochakiive Edelmetali-Katalysatoren, vorzugsweise
aus der Platingruppe, eingesetzt werden, die ebenfalls sehr aktiv und selekiiv die Methanisierungsreaktion katalysieren.
Durch die hervorragende Wérmeabfuhr aus der Blasensédule mittels der Aniage ist der Einsatz dieser hochaktiven
Katalysatoren erst méglich, welche z.B. bei der Flilssigphasenhydrierung verwendet werden und in den etablierten
Systemen zur Methansynthese bisher nicht eingesetzt werden, da bei diesen Reakiortypen keine ausreichend gute
Wéarmeabfuhr gewahrleistet werden kann. Diese Katalysatoren sind auch bei niedrigeren Temperaturen aktiv; eine
ausreichend hohe Methanisierungsakiivitét findet bereits ab 150 °C statt.

[0033]) In einer weiteren bevorzugten Ausflihrung umfasst die Anlage zur Herstellung von Methan noch einen vorge-
schaiteten Reaktor, mitwelchem Biomasse, bevorzugt ligninhaitige Biomasse, thermochemisch zu CO-und Hy-haitigem
Synthesegas oder zu CO,- und Ho-haitigem Synthesegas vergast werden kann und eine daran anschlieRende Gasauf-
bereitung. Die thermochemische Vergasung und die daran anschifelende Gasaufbereitung sind aus dem Stand der
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Technik bekannt, Mit Hilfe dieser Verfahren kann anfallende Biomasse direkt zum Eduklgas fur die Methanisierung
umgeseizt werden.

[0034] Die Verwendung eines Blasensiutenreakiors mit mindestens einem ionischen Fluid in der Flissigphase, in
welchem der Katalysator in Parfikelform als Festphase suspendiert ist, zur Methansynthese aus CO- und Hy-haltigem
Eduktgas oder aus CO,- und Hy-haltigem Edukigas ist ebenfalls Bestandteil der vorliegenden Erfindung.

[0035] Die Erfindung umfasst weiterhin ein Verfahren zur Herstellung von Methan aus Synthesegas, d.h. aus einem
Gasgemisch, das H, und CC oder CO, und H, enthélt.

{0036} In einer bevorzugten Ausfilhrung des Verfahrens wird das Synthesegas, das CO und H, oder CO, und H,
enthalt, thermochemisch aus Biomasse hergestslit.

[0037] Die Synthesewird in einemBlasensaulenreaktor durchgefiibrt. Im Dreiphasensystem des Blasenséulenreaktors
besteht die Flitssigphase aus mindestens einem ionischen Fluid, in dem der Katalysator suspendiert ist. Die bevorzugten
Katalysatoren und deren Gréle sind oben bereits erwéhnt.

[0038] Der Edukigassirom, der CO und H, oder CO, und H, enthilt, wird in dis Katalysatorsuspension eingeleitet.
Vorzugsweise wird das Eduktgas mit einem Druck von 1 bis 100 bar beaufschlagt. Das Eduktgas durchstrémt die
Katalysatorsuspension im Reaktor von unten nach oben, wobei es zu den Produkigasen Methan und Wasser umgesetzt
wird. Bei den gegebenen Reaktortemperaturen lisgt das Wasser gasférmig vor. Dieser Wasserdampf steigt gemeinsam
mit dem Methan, bzw. der Restgasfraktion, innerhalb des Reaktors an den oberen Teil des Reaktors, wo es aus der
Suspension entweicht und am Reaktorkopf abgeleitet wird.

[0039] Die Aufreinigung, Trocknung bzw. gegebenenfalls die teilweise Riickflihrung von noch nicht umgesetziem
Edukigas erfolgt in separaten Anlagebestandteilen, auf die hier nichi ndher eingegangen werden soll.

[0040] Ein wichtiger Bestandteil des erfindungsgemifen Verfahrens ist das Temperaturmanagement, da, wie oben
bereils erwdhnt, die Reaktion stark exotherm ist. Der Ausirag der itherschiissigen Wérme aus dem Reaklor geschieht
kontinuierlich mit Hilfe der Fiiissigfraktion. Das heile ionische Fluid wird mittels einer Férdereinrichtung, vorzugsweise
am oberen Ende des Reaklors, aus dem Reaktor herausgepumpt, wo es einer Temperiervorrichtung zugefiihrt wird.
Die Temperiervorrichtung dient dazu, dass das Fluid aus dem Reaktor auf eine der Methanisierungsreaktion (bei gege-
benem Katalysator) optimale Temperatur gebracht wird. in erster Linie geht es darurmn, die Wérme abzufiihren und das
Fluid abzukiihien, bevor es wieder in den Reaktor zuriickgeleitet wird.

[0041] Vorzugsweise wird eine Betriebstemperaltur von 150 °C bis 350 °C eingsstellt. In diesem Temperaturbereich
findet eine Methanisierungsreaktion mit guter Ausbeute statt, wobei die Untergrenze fiir Edelmelallkatalysatoren und
die Obergrenze flir Nickelkatalysatoren steht. Weiterhin ist dies ein Temperaturbereich, bei welchem sich die meisten
ionischen Fluide nicht zersetzen.

[0042] Optional kann mit Hilfe der Temperiervorrichtung der Reaktor bis zum Erreichen der die Aktivierungstemperatur,
z.B. beim Anfahren des Reaktors, vorgeheizt werden.

{0043] Die Edindung wird im Folgenden mit Ausflihrungsbeispielen und folgenden Figuren erliutert.

Fig. 1 Fliekschema der thermochemischen Umwandlung von Biomasse zu SNG.
Fig. 2 Konzept zur Methanisierung in ionischen Fliissigkeiten

Fig. 3 échematischer Aufbau des Versuchsreaktors unter Laborbedingungen.

Fig. 4 Temperaturabhéngigkeit und Selektivitat zu Methan im Blasens&ulenreakior

[0044] InFig.1istin einemversinfachten FlieRschema dargestellt, wie der Prozess der SNG- Produktion aus Biomasse
verluft. Ligninhaltige Biomasse kann thermochemisch durch Vergasung zu Synthesegas (Ho/ CO- oder Ho/CO,- Ge-
misch) umgewandel{ werden. Dieses kann anschliefend durch Methanisierung zu SNG umgewandelt werden. Werden
diese Anlagen dezentral betrieben, sollte deren Kapazitét limitiert werden, weshalb sich das Anlagenkonzept mit Bla-
sensaulenreaktor gem. Fig. 2 anbietet.

[0045] Der Methanisierungsschritt selbst erfolgt im Blasensdulenreaktor (1), der schematisch in Fig. 3 dargestelit ist.
Die Edukigase (2) werden von unten in die Blasens#ule (3) geleitet, worin sie am Katalysator nahezu vollstindig zu
Methan und Wasser umgesetzt werden, Diese Produktgase (4) werden am Reaktorkopf herausgefihri undimKreuzstrom
ineinem Warmetauscher (5) mitden Edukten abgekiihlt. Gegebenenfalls kdnnen nicht umgeseizte Anteile an Edukigasen
abgetrenniund zuriick in den Reaktor gefiihrt werden. Das Produktgasgemisch wird anschlieltend in sinem Trocknungs-
schritt von Wasser befreit. Die Fliissigphase ist ein ionische Fluid (6), das mit Hilfe einer Umwalzvorrichtung (7) aus
dem Reaktor heraus zu giner Temperiervorrichtung (8) gepumpt wird. An dieser Temperiervorrichtung wird demionischen
Fluid die {iberschiissige Wirme entzogen, scdass das Fluid bei niedrigerer Temperatur zuriick in den Blasensaulenre-
aktor geleitet werden kann.
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Beispiel 1: Untersuchungen zur Auswahl geeigneter Methanisierungskatalysatoren

[0046] Bei der Methanisierung wird aufgrund seiner vergleichsweise geringen Kosten oft Nickel als Aktivkomponente
der Kalalysatoren eingosetzt. Nickel-Katalysatoren zeigen bei T = 200 °C - 400 °C eine sehr gute Methanisierungsaktivitat.
Allerdings muss bei der Verwendung von Nickel-Katalysatoren die Bildung von Nickel-Carbonylen vermieden werden
(=> Tye> ca. 210 °C), da diese zur Zerstérung des Katalysators durch Austrag der Aklivkomponente beitragen kann.
Die Versuche wurden im Zwei-Phasen-Sysiem im Festbelt in der in Fig. 3 gezeiglen Versuchsapparatur durchgefiihrt.
Aus den ermittelten Daten wurde eine Reaktionskinetik bzgl. CO aufgestelit. Die Ergebnisse sind in der Fig. 4 aufgefithrt.

Beispiel 2: Experimentelle Untersuchungen zur Methanisierung im Blasensiulenreaktor

[0047] Der Aufbau des Versuchsreaktors sowie die eingesteliten Versuchsbedingungen sind nachfolgend in Tabelle
1 dargestelit. Im Betrieb des Blasenséulenreaktors wurde ein kommerzieller Nickel-Katalysator in Pulverform (Partikel-
durchmesser ca. 100 um) verwendet. Es wurde zu diesen Versuchszwecken ein kommerzielles ionische Fluid gewshit,
das nicht optimiert wurde. Gegeben den Laborbedingungen wurde nur ein Temperaturbereich bis maximal 210 °C
gestestet, der, wie oben beschrieben, fiir den Nickel-Katalysator nicht optimal ist.

Tabelle 1: Betriebsparameter des Versuchsreakiors

Temperaturbereich 195 -210°C
Druck p 4 5 bar
Reaktionsvolumen V 110 cm?3
lonisches Fluid [BDiMIM] [BTA]
Flissigkeitsgehalt & 78 - 88 %
Gasgehalt 5-15 %
Feststoffgehalt ¢ 7 %
Leerrohrgeschwindigkeit <5cmfs
Yra,Ein'Yco.Ein 5
PartikelgroRe Katalysator ca. 100 pm
Katalfysator Ni

[0048] Bei den gewéhiten Versuchsbedingungen wurde die Methanprodukfion unter verschiedenen Bedingungen
gemessen. In Fig. 4 ist die Selektivitit des umgesetzten Kohlenstoffmonoxids (CO) hin zum Zielprodukt Methan (CH,)
als Funktion der Temperatur und der Eingangsvolumenstréme an Eduktgas aufgetragen. Es ist zu erkennen, dass bet
geringen Strdmen und damit steigender Verweilzeit die Selekiivitit zu Methan hin zunimmt. Diese unterschiedlichen
Selektivitaten resultieren vermutlich aus den Anderungen der Hydrodynamik im System. GréRere Eingangsvolumen-
stréme erzeugen Blasen mit groBeren Durchmessern. Diese steigen schneller in der Fliissigkeit auf, da im Allgemeinen
die Zunahme der Gewichtskraft und der erhdhte Reibwiderstand an den einzelnen Blasen gegeniiber der Erhtshung der
Auftriebskraft vernachléssigbar sind. Die Gasblasen erfahren demnach bei erhéshten Durchséatzen eine Zunahme der
relativen Geschwindigkeit an den Phasengrenzflichen zur Fliissigkeit.

Patentanspriiche
1. Verfahren zur isothermen Herstellung von Methan umfassend folgende Verfahrensschritle:

a) Bereilstellen eines Blasensaulenreaktors,

b} Beschicken des Reaktors mit mindestens einem icnischen Fluid, worin ein Katalysator in Partikelform sus-
pendiert ist,

c) Einleiten eines CO- und Hy-haltigen Eduktgasstroms oder eines CO,- und Ho-haltigen Eduktgasstroms am
Reaktorboden in die im Blasenséulenreaktor vorliegende Katalysatarsuspension, wobei der Eduktgasstrom die
Katalysatorsuspension durchlduft und dort zu Produktgas umgesetzt wird,

d) Abfiihren des Methan- und Wasserdampfhaltigen
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Produktsgasstroms aus der Suspension am Reaktorkopf,

wobei das mindestens eine ionische Fluid kontinuierlich aus dem Blasenséulenreakior zu einer Temperiervor-
richtung gefordert wird, miltels deren die Temperatur des mindestens einen ionischen Fluids reguliert wird,
bevor es zurlick in den Reaktor geleitet wird.

2. Verfahren nach Anspruch 1, wobei die Strémungsrichtung der Fliissigphase im Blasens&ulenreakior von unten nach
oben ist.

3. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 oder 2, wobei der Reaktor auf eine Betriebstemperatur von 150 - 350 °C
gebracht wird.

4, Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 3, wobei der Druck im Blasens3ulenreaklor zwischen 1 und 100 bar
eingestellt wird.

5. Verfahren nach Anspruch 1 bis 4, wobei das CO- und Hy-haltige Eduktgas oder das CO,- und Hy-hallige Eduktgas
thermochemisch aus Biomasse hergestellt wird.

6. Verwendung eines Blasenséutenreaktors, der mit mindestens einem icnischen Fiuid als Fliissigphase beschickt ist,
in welchem der Katalysator in Partikelform als Fesiphase suspendiert ist, zur Synthese von Methan aus einem CO-
und Hy-halligen Gasgernisch oder aus einem CO,- und Hy-haltigen Gasgemisch.

Claims-
1. Method for the isothermic production of methane, comprising the following process steps:

a) provisicn of a bubble column reactor,

b} feeding the reactor with at least ane ionic fluid, in which a catalyst is suspended in particle form,

¢} introduciion of an educt gas flow containing CO and H, or of an educt gas flow containing CO, and H, at the
reactor bottom into the catalyst suspension present in the bubble column reactor, wherein the educt gas flow
passes through the catalyst suspension and where it is converled to product gas,

d) discharging the product gas flow containing methane and water vapour from the suspension at the reactor

head,

wherein the at least one ionic fluid is continuously conveyed from the bubble column reactor to a temperation
device by means of which the temperature of the at least one ionic fluid is regulated before it is conducted back
into the reactor.

2. Method according to claim 1, wherein the flow direction of the fiquid phase in the bubble column reactor is from
bottom 1o top.

3. Methodaccording to any one of claims 1 or 2, wherein the reactor is brought fo an operating temperature of 150-350°C.

4. Method according to any one of claims 1 to 3, wherein the pressure in the bubble column reaclor is set to between
1 and 100 bar.

5. Method according to any one of claims 1 to 4, wherein the educt gas containing CO and H, or the educt gas containing
CO, and H, is thermochemically produced from biomass.

6. Use of a bubble column reactor; which is supplied with at least one ionic fluid as a liquid phase, in which the calaltyst
is suspended in parlicle form as a solid phase, for the synthesis of methane from a gas mixture containing CO and
H, or from a gas mixture containing CO5 and H,.

Revendications

1. Procédé de fabrication isotherme du méthane comprenant les étapes suivanles consistant a :

a) utiliser une colonne a bulles,
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b} alimentér ta colonne avec au moins un fluide ionique, le catalyseur étant en forme de particules en suspension,
¢} introduire une veine de gaz d'éduil contenant CO et H, ou encore un éduit gazeux contanant CO, et H, par
le fond de la colonne dans la suspension de catalyseur se trouvant dans la colonne a bulles, la veine d'éduit
gazeux fraversant la suspension de catalyseur pour &tré transformée en un produit gazeux,

d) évacuer la veine de produit gazeux contenant du méthane st de la

vapeur d'eau ds la suspension par la téte de fa colonne,

au moins un fluide ionique étant iransféré en continu de la colonne a bulles vers un dispositif de mise en
température par lequel on régule la température du fivide ionique avant de le reconduire dans la colonne.

Procedé selon la revendication 1,
caractérisé en ce que
la direction de passage de la phase fluide dans la colonne a bulles se fait de bas en haut.

Procédé selon la revendication 1 ou 2,
caractérisé en ce que
la colonine est mise a une température de fonclionnement comprise entre 150 et 350°C.

Procédé selon l'une des revendications 1 a4 3,
caractérisé en ce gqu’
on régle la pression dans la colonne a bulie entre 1 et 100 bars.

Procedé selon 'une des revendications 1 4 4,
caractérisé en ce qu’
on fabrique I'éduit gazeux contenant CO et H, ou CO, et H, par voie thermochimigue & partir d'une biomasse.

Application d'une colonne a bulles garnie d'au moins un fluide ionique comme phase fluide, dans lequel le catalyseur
a P'état de particules est en suspension comme phase solide pour la synthése du méthane & partir d'un mélange
gazeux contenant CO et H, ou & partir d'un mélange gazeux contenant CO,, et H,.
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