PEUTSC'HE_DEMQKRATISCHE I'R_EPU‘BLIK | P AT ENTS CHRI FT
D (1) nusschiosingspsent (19 »DD 1 219758 A5

Erteilt gema® § 17 Absatz 1 Patentgesetz - 4(51 CO7C1/04

v

AMT FUR ERFlNDUNGS- UND PATENTWESEN ' In der vom Anmélder eingereichtenA Fassung veroffentlicht

(21)  APCO07C/2611533 . (22) - 22.03.84 ! (44)  13.03.85
(31)  48372/83 ' (32)  23.03.83 N (33) JP :

7

(1) siehe(73) ‘ ‘ o ' o
(72) Ohsaki, Kozo; Klkuchl Katsutoshi; Hirota, Yoshltsugu JP ’ :
{(73) Toyo Engineering CORP, Tokyo, JP M

(54) Verfahren zur Herstellung eines Methan enthalt_e'»hdenv Gases

(57) Die vorhegende Erfmdung betrifft ein verbessertes, elnfaches und Energle sparendes Verfahren zur Herstellung
eines Methan enthaltenden Gases. Bei dem Verfahren wird éin Reaktor mit einem Katalysatorbett einer Struktur
verwendet, bei der ein Synthesegas senkrecht zu den Langsnchtungen einer Vielzahl von vertikal in dem -
Katalysatorbett angeordneten Kiihlrohren strémen kann. In den Kihlrohren 1at man ein fliissiges Kiihimittel bei
‘dessen Siedetemperatur unter Druck nach oben stromen. Ein Teil des das Katalysatorbett verlassenden
‘Reaktionsproduktgases wird ohne Kihlung mit frischem Speisegas vermischt und zu dem Katalysatorbett rezirkuliert.
Die Menge des Recyclinggases betrégt weniger als das Fiinffache der Menge an frischem Speisegas. Das genannte
Verfahren erzeugt ein Produktgas enthaltend Methan aus elnem Kohlenoxide und Wasserstoff enthaltenden

' Speisegas. , :
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Erfmdungsanspruche ) .

1. Verfahren zur Herste"ung eines Methan enthaltenen Gases durch Kontaktieren elnes Wasserstoff und Kohlanmonoxud
umfassenden Methan- Synthesegases miit einem Methan|erungskatalysator, bei erhdhter Temperatur innerhalb eines
feststehenden Katalysatorbettes eines Methanierungsreaktors, gekennzeichnet dadurch, da@ man das Synthesegas.im

_ wesentlichen horizontal durch das Katalysatorbett strémen 1aRt, wobei der Strom des Synthesegases im wesentlichen
senkrecht zu den Léngsrichtungen einer Vielzahl sich senkrecht erstreckender Kiihirohre, die sich durch das Katalysatorbett
“erstrecken, ist; ein fliissiges Kihimittel bei dessen Siedetemperatur unter Druck nach oben durch die Kihirohre stromen
1&Rt; ein Methan enthaltendes Reaktionsproduktgas von einem AuslaB des Katalysatorbettes sammelt; ohne Kithlen einen
Teil des Produktgases rezirkuliert und diesen Teil des Produktgases mit einem frischen, Wasserstoff und Kohlenmonoxid
enthaltenden Speisegas vermischt, wobei die molare Menge des mit dém Speisegas zu vermischenden Produktgases
© + weniger als das 5fache der molaren Menge des Speisegases betragt; und die Mischung aus dem Spelsegas und dem-
: rezirkulierten Produktgas in das Katalysatorbett als Synthesegas einspeist.
2. Verfahren nach Punkt 1, gekennzeichnet dadurch, daf man weiterhin mit dem Hochdruckdampf des Kuhlmlttels eme
-~ Turbine betre|bt wobei der Hochdruck-Kiihimitteldampf durch Absorption der Methamerungsreaktmnswarme in dem
Katalysatorhett erzeugt wird.

. Verfahren nach Punkt 1, gekennzelchnet dadurch, daR mamwe|terhm Dampf mit dem frischen Spelsegas vermlscht

. Verfahren nach Punkt 3, gekennzeichnet dadurch, daB das Spelsegas eine Gasmlschung aus Wasserstoff, Kohlenmonoxld

und Kohlendioxid umfaBt. ‘

5. Verfahren nach Punkt 4, gekennzelchnet dadurch daR das Speisegas nicht mehr als 20 Mol-% Koh'enmonoxid enthilt, das
Verhiltnis der molaren Menge des rezirkulierten Produktgases zu der molaren Menge des frischen Speisegases nicht
groRer als zwei ist und die Temperatur des Synthesegases und des Katalysatorbettes innerhalb des Bereiches von 240 bis
380°C bleibt.

" 6. Verfahren nach Punkt 4, gekennzelchnet dadurch, daf3 das Speisegas mcht mehr als 20 Mol-% Kohlenmonoxnd enthalt,
das Verhaltnis der molaren Menge des rezirkulierenden Produktgases zu der molaren Menge des Spelsegases im Bereich
‘von 3 bis 5 liegt und 'die Temperatur des Synthesegases und des Katalysatorbettes innerhalb des Bereiches von 240 bis
550° bleibt.
7. Verfahren nach Punkt 4, gekennzelchnet dadurch, dal3 d|e molare Menge des Dampfes im Bereuch des 1= bls 5fachen der
" molaren Menge des in dem Synthesegas am EinlaB des Katalysatorbettes vorliegenden Kohlenmonoxides liegt. '

8. Verfahren nach Punkt 4, gekennzeichnet dadurch, daf das Katalysatorbett weiterhin einen zweiten Katalysator enthilt, der
zur Katalysierung der Umsetzung von Kohlenmonoxid und Wasser, um Kohlendlox1d und Wasserstoff 2u erzeugen, wirksam
ist.

9. Verfahren nach Punkt 4, gekennzelchnet dadurch daR der Katalysator ein Metall gewah|t aus der Gruppe Nickel und

‘ Molybdan, umfaRt.

_ 10. Verfahren nach Punkt 8, gekennzelchnet dadurch, dafl der zweite Katalysator ein Metall gewahlt aus der Gruppe
. Eisen, Zink, Chrom und Kupfer, ist.

1. 'Ven'ahren nach Punkt 4, gekennzeichnet dadurch daB das quSS|ge Kahimittel einen Sledepunkt im Berelch von 80 bis
300°C unter atmosphérischen Druck besitzt und bei Raumtemperatur fiiissig ist. . : ‘

“12; Verfahren nach Punkt 11, gekennzeichnet dadurch, daB das flissige’ Kihimittel aus der Gruppe Wasser, gine Mlschung

_“-aus Diphenyl und Diphenyloxid, chlorierte Kohlenwasserstoffe, Erdél-Kohlenwasserstoffraktionen und Mlschungen
hiervon, gewahlt wird.

13. Verfahren nach Punkt 11, gekennzeichnet dadurch, dal3 die Temperatur des Synthesegases und die Temperatur des

" KatalysatorBettes innerhalb des Bereiches von 240 bis 600°C bleiben, der Druck des Synthesegases im Bereich von 0 bis
100kg/cm?G liegt und das Speisegas mehr als 5 bis nicht mehr als 70 Mol-% Kohlenmonoxid enthalt. .

14. Verfahren nach Punkt 8, gekennzeichnet dadurch dafl der Methamerungskatalysator und der zwelte Katalysator in dem

_ Katalysatorbett zusammengemischt werden. '

15. Verfahren nach Punkt 8, gekennzeichnet dadurch, dal das Katalysatorbett in erste und. zwelte, benachbane

* Katalysatorbetten unterteilt wird, wobei eines der ersten und zweiten Betten den Methanlerungskatalysator und das

-andere der ersten und zweiten Béttén den zweiten Katalysator enthélt. -

16. Verfahren nach Punkt 4, gekennzeichnet dadurch, daB das Katalysatorbett ringférmig ist und man das Synthesegas '
alternierend radial nach innen und nach aulen, beziiglich einer zentralen, vertikalen Achse des Katalysatorbettes durch
eine Reihe von Reaktionskammern des Katalysatorbettes strémen 1a8t, wobei die Reaktlonskammern durch Unterteilen
des Katalysatorbettes mit radialen Trennwanden gebildet werden.

Hierzu 7 Seiten Zelchnungen . :

&

)

Anwendungsgebiet der Erfindung

Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung eines Methan enthaltenden Gasesaus emerAusgangsmlschung (Spensegas)
enthaltend Kohlenstoffoxide und Wasserstoff. Insbesondere betrifft die Erfindung ein Verfahren zur Herstallung eines Melhan
* enthaltenden Gases unter Anwendung emes Reaktors mit einem feststehenden Katalysatorbett

Charakterlstlk der bekannten techmschen Ldsungen

Die sogenannte Methanierungsreaktion, bei der Kohlénmonoxid und Wasserstoff zur Erzeugung von Methan umgesetzt o
werden, wurde herkdmmlicherweise zum Zwecke der Umwandlung von Kohlenmonoxid, das fiir die bei der Ammoniaksynthese '

verwendeten Katalysatoren ein Gift darstelilt, in Methan, das die Ammonlaksynthese-KataIysatoren nicht vergiftet, eingesetzt.
In jiingster Zeit wurde die Verwendung der Methanierungsreaktion als ein Mittel zur Herstellung einer mit Methan angereéicherten
Gasmischung — ein Heizgas fiir Industrie- oder Haushaltszwecke — untersucht. Die mit Methan angereicherte: Gasmuschung
wird aus einer im wesentlichen aus Kohlenstoffoxiden und Wasserstoff bestehenden Ausgangsgasmischung, die durch -
‘Vergasung genngerwertlger Brennmaterialien, wie etwa Kohle oder Schwerdl,.erzeugt wird, hergestellt.

Die Methanierungsreaktion bendtigt als Ausgangsmaterlahen Wasserstoff und entweder Kohlenmonoxid oder Kohlendlomd ‘
oder beide und verl3uft i in Gegenwart eines geengneten Katalysators gemaR den folgenden Glelchungen
~CO + 3H, =CH, + H,0 S (1 . . .

€O, + 4H, = CH, + 2H,0 2 o
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" Samtliche dieser Reaktionen, von denen die Reaktion {1} im aligemeinen als die Hauptreaktion und die Reaktionen (2) und (3)
als Nebenreaktionen angesehen werden kénnen, verlaufen aufgrund der chemischen Gleichgewichte, die sich bei éiner hohen
Reaktionstemperatur einstellen, nicht in zufriedenstellender Weise zur rechten Seite hin der entsprechenden Gieichungen.
Dariiber hinaus sind die Reaktionen gemaR den Gleichungen (1) und (2), wie in der Technik bekannt, von der Entwncklung einer
sehr groRen Warmemenge (exotherme Reaktionswérme) begleitet. '
‘_Zur Durchfiithrung der Methanierung gemaR den vorangehenden Reaktionen in groISem Masztab sind versch|edene Verfahren
bekannt, wie in der US-PS 4130575, GB-PS 1516319 und JA-OS 82188/1980 beschrieben. Sémtliche der vorgenannten,
bekannten Verfahren sind zweistufige Reaktionsverfahren, wobei ein adiabatischer Reaktor als erster Reaktor, dem ein Speisegas
zugefiihrt wird, verwendet wird, und wobei das Speisegas, nach dem esin dem ersten Reaktor eine teilweise Methanierung
bzw. Methanisierung eingegangen ist, durch einen zweiten Reaktor geleitet wird, um die Methanierungsreaktionzu
vervolistindigen. Bei diesen bekannten Verfahren wird die Menge der entwickelten Reaktionswérme in jedem der Reaktoren
durch Rezirkulieren eines betrachtlichen Teils des ReaktionSproduktgasés, das vom Katalysatorbett des ersten oder zweiten
Reaktors abgezogen und dann gekiihlt wird, zum EinlaR des Katalysatorbettes des ersten Reaktors, reguliert.

Bei diesen bekannten Verfahren geht ein gewisser Teil der Reaktionswérme verforen, wenn das Reaktionsprodukigas gekihlt
und rezirkuliert wird, und es ist weiterhin notwendig, einen zweiten Reaktor zum Zwecke der weiteren Durchfiihrung der
Methanierungsreaktion und um dabei den Gehalt an Kohlenmonoxid im Endproduktgas herabzusetzen, zu verwenden. Der
Kohlenmonoxidgehalt des durch den ersten Reaktor, wie bei diesen bekannten Verfahren verwendet, erzeugten Produktgases
ist aufgrund der hohen Temperatur des adiabatischen Katalysatorbettes des ersten Reaktors und aufgrund der durch d|e
vorangehenden drei chemischen Reaktionen bei solch hoher Temperatur eingesteliten, chemischen
Gleichgewichtsbeziehungen, hoch. Demzufolge sind diese herkémmlichen Methanierungsverfahren mit den Nachteilen
behaftet, daB ein groBer Teil der Reaktionswérme nicht in Form von verwertbarer Hochtemperatur-Warmeenergie
rickgewonnen werden kann und daR eine komplizierte Verfahrensvorrichtung erforderlich ist.

Ziel der Erfindung ’ : \

Ziel der Erfindung ist die Bereitstellung eines verbesserten, einfachen und Energie sparenden Verfahrens 2ur Herstellung eines-
~ Methan enthaltenden Gases. : :

'

Darlegung des Weésens der Erfmdung

Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, ein einfaches Verfahren zur Gewinnung emes Methan enthaltenden Gases 2ur
Verfligung zu stellen und die durch die Reaktioneén, weiche das Methan erzeugen, entwickelte Warme durch Wirmeaustausch
zurlickzugewinnen,
ErfindungsgemaB wird innerhalb eines Reaktors ein Speisegas durch das Katalysatorbett in einer zu einer Vlelzahl von
Kihlrohren, die in dem Katalysatorbett senkrecht angeordnet sind; senkrechte Richtung geleitet. Ein unter Druck befindliches,
flissiges Kiihimittel stromt kontinuierlich durch die Rohre nach oben. Die Temperatur des Katalysatorbettes wird durch die
Kihlwirkung der Kiihirohre bei einem relativ niedrigen Wert gehalten, wobei ein Methan enthaltendes Produktgas aus einem
Kohlenstoffoxide und Wasserstoff enthaltenden Speisegas erzeugt wird. - - )
Insbesondere wird erfindungsgemaf ein neues Verfahren zur Beseitigung der Nachteile der herkdmmlichen Verfahren zur’
Verfligung gestelit, wobei ein einziger Reaktor mit einem oder mehreren Katalysatorbetten, wobei in jedem dieser in senkrechter
- Richtung KiihIrohre angeordnet sind, durch starkes, indirektes Kihlen bei einer relativ niedrigen Temperatur gehaiten wird,
um hierbei die Methan erzeugenden Umsetzungen volistandiger als bei-den herkdmmlichen Verfahren durchzufiihren. Ein Teil .
des von dem Katalysatorbett oder von einem oder mehreren Katalysatorbetten, wenn gine Reihe von Katalysatorbetten
verwendet wird, abgezogenen Gases wird ohne Kithlen zum Reaktor rezirkuliert. Die molare Megnge des rezirkulierten Gases
betragt weniger als das 5fache der molaren Menge an frischem Speisegas, das dem EinlaB des Katalysatorbettes oder zum
ersten Katalysatorbett einer Reihe von Katalysatorbetten zugefiihrt wird. Das erfindungsgemaRe Verfahren erreicht die der
Erfindung zugrundeliegenden Ziele hauptséachlich durch die zwei folgenden MaRnahmen:
{1) ein Synthesegas, umfassend eine Mischung.aus frischem Speisegas und rezyklisiertem Gas, wird kontinuierlich, i
wesentlichen horizontal durch ein Katalysatorbett einer solchen Struktur, da das Synthesegas im rechten Winkel zu den

~ Langsrichtungen von vertikal innerhalb des Katalysatorbettes eines Methan-Synthesereaktor angeordneten Kiihirohren
stromt, gefiihrt. Gleichzeitig a8t man ein flissiges Kii hlmlttel bei dessen Siedetemperatur kontinuierlich unter Druck durch
die Kiihlrohre nach oben strémen. Das Synthesegas enthélt Wasserstoff und ein oder mehrere Kohlenstoffomde,
vorzugsweise Kohlenmonoxid und Kohlendioxid, sowie eine wesentliche Menge Methan.
ein Produktgas-Rezyklisatstrom, umfassend einen Teil des das Gaskatalysatorbett verlassenden
‘Gesamtreaktionsproduktgases, nachstehend als Rezyklisatgas bzw. Recyclinggas bezeichnet, wird ohne Kithlen zum
EinlaR des Katalysatorbettes rezirkuliert und mit frischem Speisegas vermischt, nachstehend als Speisegas bezeichnet. Die
molare Menge pro Zeiteinheit des in den'Reaktor eingespeisten Recyclinggases betragt weniger als das 5fache der molaren’
Menge pro Zeiteinheit des in den Reaktor einespeisten frischen Speisegases. Die Mischung aus mit dem Recyclinggas
verdlinnten Speisegas wird dem Einla3 des Katalysatorbettes zugeleitet. Bei Ausfilhrungsformen unter Verwendung
mehrerer Katalysatorbetten in Reihe innerhalb eines einzigen Reaktors kann das Recyclinggas das von einem oder mehreren
der Katalysatorbetten abgezogene Gas sein und wird zum ersten Katalysatorbett in der Reihe rezirkuliert.
ErfindungsgemaB wird mit dem Hochdruckdampf des Kiihimittels eine Turbine betrisben, wobei der Hochdruck-
Kihimitteldampf durch Absorption der Methanierungsreaktionswarme in dem Katalysatorbett erzeugt wird. Weiterhin wird
" Dampf mit dem frischen Speisegas vermischt. Das Spelsegas umfal3t eine Gasmischung aus Wasserstoff, Kohlenmonoxid und
Kohlendioxid.
Vorzugsweise enthalt das Speisegas nicht mehr als 20Mol-% Kohlenmonomd das Verhéltnis der molaren Menge des -
rezirkulierten Produktgaseszu der molaren Menge des frischen Speisegases ist nicht gréRer als zwei und die Temperatur des
Synthesegases und des Katalysatorbettes liegt innerhalb des Bereichs von 240 bis 380 °C,
Ginstige Reaktionsbedingungen liegen auch dann vor, wenn das Speisegas nicht mehr als 20 Mol-% Kohlenmonoxnd enthalt,
das Verhaltnis der molaren Menge des rezirkulierten Produktgases zu der molaren Menge des Speisegases im Bereich.von 3
bis 5 liegt und die Temperatur des Synthesegases und des Katalysatorbettes innerhalb des Berelchs von 240 bis 550°C
bleibt.-

|nsbesondere istes vortellhaft wenn dle molare Menge des Dampfes im Berelch des 1- bis 5fachen der molaren Menge des in

-~

(2
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In einer weiteren gunstigen Ausfuhrung des erfindungsgeméfen Verfahrens enthait das Katalysatorbett einen zweiten

Katalysator, der zur Katalysierung der Umsetzung von Kohlenmonoxid und Wasser, um Kohlendioxid und Wasserstoff zu
“erzeugen, wirksam ist. Der Katalysator umfaRt ein Metall, gewahlt aus der Gruppe Nickel und Molybdan. Der zweite Katalysator

umfaBt ein Metall, gewdhlit aus der Gruppe Eisen, Zink, Chrom und Kupfer.

ErfindungsgemaR wird ein Kiihimittel verwendet, das einen Siedepunkt im Bereich von 80 bis 300°C unter atmospharlschem

Druck besitzt und bei Raumtemperatur flissig ist. Das fliissige Kihimittel wird- gewahlt aus der Gruppe Wasser! eine Mischung
- aus Diphenyl und DlphenyIOXId chlorierte Kohlenwasserstoffe Erdél-Kohlenwasserstofffraktionen und Mlschungen )

" -hiervon.

ErfindungsgemaB wird in ‘der Weise verfahren, daR die Temperatur des Synthesegases und dle Temperatur des -

* Katalysatorbettes innerhalb des Bereiches von 240°C bis 600°C bleiben, der Druck des Synthesegases im Bereich von 0 bis
“100kg/cm?G liegt und das Speisegas meht als 5 bis nicht mehr als 70 Mol-% Kohlenmonoxid enthalt.

- Der Methanierungskatalysator und der zweite Katalysator werden in dem Katalysatorbett zusammengemischt. Es kann aber -
auch in der Weise verfahren werden, daR das Katalysatorbett in erste und zweite, benachbarte Katalysatorbetten unterteilt -

-wird, wobei eines der ersten und zweiten Betten den Methamerungskatalysator und das andere der ersten und zwelten Betten

" den zweiten Katalysator enthait.

Nach einer weiteren Ausbildung kann auch so verfahren werden, dal8-das Katalysatorbett rmgformlg ist und man das
Synthesegas alternierend radial nach innen und nach auRen, beziiglich einer zentralen, vertikalen Achse des Katalysatorbettes
durch eine Reihe von Reaktionskammern des Katalysatorbettes strémen 1aRt, wobei die Reaktionskammern durch Unterteilen
des Katalysatorbettes mit radialen Trennwénden gebildet werden.

Gegenliber bekannten Verfahren weist das en‘mdungsgemaBe Verfahren wesentliche Vorteile auf. Insbesondere kann mit dem
erfindungsgeméBen Verfahren ein Produktgas, das durch ein einfaches Verfahren Methan enthilt, hergestellt werden und die
durch die Reaktionen, welche das Methan erzeugen, entwickelte Warme durch Warmeaustausch an ein flissiges Kuhlmlttel

- rlickgewonnen werden, um hierbei eine groBe Menge an Hochdruckdampf des Kiihimittels zu erzeugen.

“Weiterhin kann erfindungsgemaR die zur Rezirkulierung eines Teils des vom. AuslaR des Katalysatorbettes abgezogenen Gases

. zum EinlaR des Katalysatorbettes erforderliche Energie reduziert werden.

Erfindungsgemaf a8t man das Synthesegas im wesentlichen lotrecht zu den Langsachsen einer Vlelzahl von paralielen, -
rdumlich getrenntén, senkrecht in dem Katalysatorbett angebrachten Kiihlrohren strémen., Ein fliissiges KiihImittel wird bei
-dessen Siedetemperatur und unter Druck kontinuierlich innerhalb der Rohre nach oben geleitet, so daR der Gesamt-
Wirmeibertragungskoeffizient des vom Katalysatorbett zum fllissigen Kiihimittel gehenden Warmestroms hierbei-erhéht
wird. Weiterhin wird hierbei das Verdampfen des fliissigen KithImittels in den Kiihlrohren erleichtert, so daR die Kithiwirkung
auf das Katalysatorbett und das die Umsetzung eingehenden Synthesegas in groBem AusmaR gesteigert wird. Jedoch kénnen

-selbst unter solchen Merkmalen das Katalysatorbett und das Synthesegas nicht bei einer zufriedenstellend niedrigen Temperatur
gehalten werden. Demzufolge wird erfindungsgeman ein Teil des Produktgases, das eine erhihte Mathankonzentration und

" eine verringerte Kohlenmonoxidkonzentration als Ergebnis der Methanierungsréeaktionen aufweist, zum Einlaf des _
Katalysatorbettes ohne gekiihlt zu werden rezirkuliert. Die maximale Menge des rickgefiihrten Gases, das zum Katalysatorbett

- rezirkuliert wird, betrigt 5 Mol pro Zeiteinheit pro 1 Mol pro Zeiteinheit des frischen Spelsegases, das dem Katalysatorbett

eingespeist wird. Hierdurch wird die Konzentration an Kohlenstoffoxiden in dem zum EinlaR- des Katalysatorbettes gespeisten’

. Synthesegas verringert, so da3 dle Entwicklung von Reakt|onswarme kontrolllert wird, sowie die Methanlerungsreaktlon

durchgefiihrt wird.

* Durch die kombinierten erkungen der Stromungsrichtungen des flusmgen Kihimittels in den Kuhlrohren und des
Synthesegases im Katalysatorbett, zusammen mit der Rezirkulierung eines Teils des Produktgases, wie oben beschrieben,
wird das das Katalysatorbett durchstrdmende Gas wirksam gekiihlt, wodurch die Temperatur sowohl des Gases als auch des
Katalysators innerhalb des Bereiches von 240 bis 600°C, vorzugsweise 240 bis 380°C, gehalten werden kann. Dies ermdoglicht,
daB der groBere Teil der Reaktionswarme als Hochdruckdampf des filissigen Kuhlm|ttels ruckgewonnen werden kann, wobei -
ein solches Ergebnis bei herkémmlichen Verfahren nicht erreicht wird.

. Die Erfindung wird an einigen Beispielen néher erlautert. In der beiligenden Zeichhung zetgen
Fig.1: eine schematische Darstellung einer Ausfiihrungsform eines erfindungsgemé&Ren Verfahrens, umfassend eine

schematische, vertikale Querschnittsansicht eines beim erﬂndungsgemasen Verfahren verwendeten Reaktors,
Fig.2A und 2B:
'schematische, horizontale Querschnittsansichten entlang der Linien A-A’ und B-B' des in Fig. 1 gezeigten: F(eaktors,
Fig.3A bis 3D:
schematische, horizontale Querschnittsansichten entlang der L|n|en A-A, B B’, C-C’ und D-D’ geméR den Figuren 4 bis
7 von fiir das erfindungsgemafe Verfahren geeigneten Reaktoren sowie weiterhin verschledene Mogllchkeltan zum
Unterteilen des Katalysatorbettes in'eine Vielzahl.von Reakt:onskammern und . . -
Fig.4bis7 ' ’ !
schematische, vertikale Querschmttsanslchten weiterer zur Durchfuhrung des erflndungsgemalsen Verfahrens
einsetzbarer Reaktoren.

~ Fig.1isteine schematische Abbildung eines Beispiels des erfmdungsgemaBen Verfahrens. Insbesondare veranschaulicht

Fig. 1 ein Verfahrensbeispiel, bei dem ein Reaktor 1 verwendet wird. Horizontale Querschnitte des Reaktors 1 entlang den

Schnittlinien A-A’ und B-B’ sind:in den Fig.2A und 2B gezelgt In Fig.2B ist nur ein Teil der Gesamtanzahl von Kiihlrohren 2

dargestellt.

Der Reaktor 1 umfaRt eine Vielzahl von vertlkal angeordneten Kiihirohren 2, die in einer Vlelzahl von raumlich getrennten,

linearen Reihen (Fig.2B) in dem Katalysatorbett, umfassend den mit Katalysator gefiiliten Raum zwischen den gasdurchlassigen

Katalysatorriickhalteeinrichtungen 9 und 10, vorgesehen sind. Durch die Rohre 2 136t man unter einem erwlinschten Druck ein

flussiges Kiihimittel bei dessen Siedetemperatur nach oben stromen. Das Kiihimittel wird von einem'EinlaR 7 in den Reaktor

gingespeist und durch einen AuslaB 8 vom Reaktor abgezogen. Das vom KiihImitteleinla® 7 zugefiihrte, flissige Kithimittel
wird durch ein primares Verteilerstiick 4 zu einer Vielzahl von sekundaren Verteilerstiicken 3, die oberhalb des priméren

Verteilerstiicks 4 angeordnet sind, verteilt. Die sekundéren Verteilerstiicke 3 umfassen eéine Vielzahl von im wesentlichen

horizontalen, parallelen, réhrenférmigen Kérpern. Deren Anordnung ist im wesentlichen die gleiche, wie die Anordnung derin

Fig.2 A gezeigten Sammel- bzw. Auffangstiicke 5. Das in die sekundéren Verteilerstiicke 3 eingestromte flissige Kiihimittel

wird durch jedes Stiick 3 zu einer Vielzahl von Kiihlrohren 2 vertellt Die unterén Enden der Rohré 2in jeder Reihe stehen mit
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‘einem damit verbundenen sekundaren Verteilerstiick 3 in Verbindung. Das fliissige Kihlmittel strémt dann nach oben durch
den inneren Hohlraum der Rohre 2 und absorbiert die in dem die Rohre 2 umgebenden Katalysatorbett entwickelte
Reaktionswirme. Die Absorption dieser Reaktionswérme verursacht, da das Kiihimittel siedet und:nach oben durch die
Kiihlrohre 2 als Dampf-Fliissigkeits-Mischung, umfassend das fliissige Kaihimittel sowohl in Dampf- als auch Fliissigform, -
stromt. Die Dampf-Fliissig-Mischung strémt in den Kithirohren 2 nach oben und wird an deren Kopfenden durch eine Vielzahl
von sekundéaren Auffangstiicken 5, wobei jedes Stiick 5 mit einer Anzahl der Rohre 2in Verbindung steht, gesammelt. Somit
steht jede Reihe von Rohren 2 innerhalb des Katalysatorbettes in Verbindung mit einem einzigen Verteilerstiick 3 und
Auffangstiick5. Das Kuhlmlttel stromtdannzu einem priméren AuffangstuckGund verlaBtden Realftoruber denKiihimittelausiaf
8. :

‘AuBerhalb des Reaktors 1 wird die Mlschung aus dem flissigen KuhImittel und Kihlmitteldampf durch emen Separator (nicht
gezeigt) getrennt. DleﬂUSSIge Phase des Kiihimittels wird mittels geeigneter Transportmittel chne Kiihlen zum KiihimitteleinlaR7
rezirkuliert, wahrend der Kiihimitteldampf fir einen erwiinschten Zweck, beispielsweise zur Stromerzeugung durch eine
Turbine, eingesetzt wird. Systeme fiir das Zufuhren und Recycling des Kiihimittels in der oben beschriebenen Weise sind
bekannt.

- Einfrisches Speisegas, enthaltend Wasserstoff, Kohlenmonoxnd Kohlendioxidund wahlweiseMethan, wnrdvon ginerLeitung 11
zugefihrt und mit Recyclinggas, das durch eine Leitung 17 rezirkuliert wird, vermischt. Das Recyclinggas enthélt Wasserstoff,
Kohlendioxid, Methan und eine geringe Menge (vorzugsweise weniger als 0,1 Gew.-%) Kohlenmonoxid. Dasvonder Leitung 11
zugefiihrte Speisegas kann weiterhin mit unter Druck befindlichem Dampf vermischt werden. Die resultierende Mischung wird
mit einem Zusatzverdichter 12 unter Druck gesetzt. Das unter Druck befindliche Synthesegas wird dann i in eine Leitung 13
eingespeist und tritt durch den Gaseinla® 19in einen EinlaR-Strémungsdurchgang 14 des Reaktors 1. Vom Stromungsdurchgang
14 stromt das Gas gleichméRig durch eine erste gasdurchléssige Katalysator-Rickhalteeinrichtung 9 und dann im wesentlichen
horizontal durch ein um die Kiihlrohre 2 eingefillites Katalysatorbett, wobei das Katalysatorbett innerhalb des Raumes zwischen
der ersten Katalysator-Riickhalteeinrichtung 9 und der zweiten, gasdurchléssigen Katalysator-Riickhalteeinrichtung 10
vorgesehen ist. Sowie das Gas das Katalysatorbett durchstromt, wird die Methanierungsreaktion bewirkt. Das Gas tritt dann
durch die Katalysator-Riickhalteeinrichtung 10 aus den Katalysatorbett aus, tritt dann in einen AuslaB-Strémungsdurchgang
15 und vertaRt dann durch den GasauslaR 20 als Produktgas den Reaktor. Vom AuslaR 20 stromt das Produktgas durch eine
Leitung 16. Ein Teil des Produktgases wird zu den Zusatzverdichter 12 durch eine Verzweigungsleitung 17 rezirkuliert, wahrend
der Rest des Produktgases als Endproduktgas Gber eine AuslaB8leitung 18 aus dem System abgezogen wird.

Sowie das Synthesegas.das Katalysatorbett durchstrémt, treten die Methanierungsreaktionen ein und die dabei entwnckelte .
Wirme wird, wie oben beschrieben, vom fliissigen Kihimittel absorbiert und bewirkt die Entwicklung von Kithimitteldampf.
Ein Katalysator-BeschickungseinlaR 28 und ein Katalysator-EntnahmeauslaR 29 sind am Kopf bzw. Boden des Reaktors 1 zum
Beladen und Entnehmen des Katalysators vorgesehen. ‘
Die Fig:3A bis 3D und 4 bis 7 sind schematische Abblldungen von Beispielen von Reaktoren mit Mehrfachreaktnonskammern
wie sie zur Ausfiihrung des erfindungsgeméBen Verfahrens verwendet werden konnen. Solche Reaktoren sind in der US-
Patentanmeldung 530298, angemeldet am 31. Oktober 1983, auf deren inhalt hiermit Bezug genommen wird, beschrieben.

in jeder der in (1) Fig.4 und 3A, (2) Fig.5 und 3B, (3) Fig.6 und 3C bzw. (4) Fig.7 und 3D gezelgten Ausflihrungsformen, ist eine

‘Beschreibung der Teile, welche die gleiche Funktion ausiiben, wie die in der ersten Ausfithrungsform der Erfindung gemaf
Fig. 1 beschriebene, ausgelassen, um die Beschreibung zu vereinfachen. Solche entsprechenden Teile sind durch die gleichen
Bezugsziffern wie in Fig. 1, 2A und 2B mit den Zusétzen A, B, C bzw. D gekennzeichnet.

Der in den Zeichnungen 3A und 4 gezeigte Reaktor 1A ist ein Radialstrdmungsreaktor, bei dem das Synthesegas rad|al nach
auBen durch ein ringformiges Katalysatorbett, das |nnerhalb eines durch koaxiale, innere und dulere, zylindrische,
gasdurchlassige Katalysator-Riickhalteeinrichtungen 9A und 10A festgelegten Zwischenzylindgrraumes angeordnet ist,
strémt. Die Kiihlrohre 2A in diesem Reaktor sind in‘konzentrischen Kreisen koaxial mit der gemeinsamen Achse der Katalysator-
Riickhalteeinrichtungen 9A und 10A angeordnet. Das primére Verteilerstiick 4A, die sekundéren Verteilerstlicke 3A, die
sekundaren Auffangstiicke 5A und das primére Auffangstick 6 A sind dhnlich denjenlgen wie bei der ersten Ausfilhrungsform
der Erfindung gem&B Fig. 1 eingesetzten, ausgenommen da d|ese Stiicke 3A, 4A,5A und 6 A entweder ring- oder bogenformlg
sind.

Wie in Fig.3A und 4 gezeigt, tritt das Synthesegas durch einen GaselnIaB 19A, der nahe dem Zentrum des Reaktors 1A an
dessen Kopf angeordnet ist, in den Reaktor 1 A ein, gelangtin einen inneren Strémungsdurchgang 14A, der durch den Innenraum
der Katalysator-Riickhalteeinrichtung 9A festgelegt wird, und strdmt dann radial nach auBen durch die gasdurchldssige,
innere Katalysator-Rickhalteeinrichtung 9A. Danach stromt das Synthesegas radial in'alle Richtungen undim wesenthchen
horizontal von der Innenseite zur AuBenseite des Katalysatorbettes, das um die Kiihirohre 2A herum in dem
Zwischenzylinderraum zwischen den Katalysator-Riickhalteeinrichtungen 9A und 10A, eingefiillt |§t Dann verléRt das Gas das
Katalysatorbett liber die duere Katalysator-Riickhalteeinrichtung 10A und tritt in einen ringférmigen, duBeren
Strémungsdurchgang 15A ein. SchlieBlich verlaRt das Gas den Stromungsdurchgang 15A (iber emen an der Seite des Reaktors
gebildeten Auslal® 20A.

* Bei der vorgenanhnten Ausfuhrungsform sind die Kiihirohre 2 A auf einer Vlelzahl von koaxwlen Krgisen, wie in Fig.3A gezelgt
angeordnet und die Stiicke 3A, 4A, 5A und 6A sind ensprechenderweise rlngférmlg oder gekrimmt. Da das Synthesegas im
wesentlichen rechtwmkllg zuden Langsnchtungen der Kuhirohre 2A strémt, in gleicher Weise wie bei der in Fig.1 gezeigten,
ersten Ausfithrungsform, kann der Gesamt-Wiarmetibertragungskoeffizient der Warmestrdmung vom Katalysatorbett zum °
Kiihimittel Giber die Dicke der Kiihirohre 2A auf einem hohen Wert gehalten werden. Obwohl ¢s méglich'ist, bei der in den
Fig.3A und 4 gezeigten Ausfuhrungsform das Synthesegas in entgegengesetzter Richtung strémen zu lassen, d.h. radial nach
innen durch das kreisformige Katalysatorbett, ist es gewohnlicherweise vorteilhaft, das Synthesegas radial nach auBen durch
das Katalysatorbett stromen zu lassen, um die Methanierungsreaktion zu erleichtern.

Die Fig.3B und 5 veranschaulichen eine dritte Aufiihrungsform eines zur Durchfiihrung des erfindungsgeméaBen Verfahrens
geeigneten Reaktors, bei dem das in Fig.3A gezeigte, ringformige Katalysatorbett in vertikaler Richtung durch drei sich radial
erstreckende Trennwiénde 25B, 26 B und 27B unterteilt ist, um hierbei drei Reaktionskammern 21B, 22B und 23B, wobei jedes !
ein getrenntes Katalysatorbett enthéit, zu definieren. Bei dieser Ausfiihrungsform tritt das Synthesegas (iber einen Gaseinlal
19B in den Reaktor 1B ein und betritt einen sich in Langsrichtung erstreckenden Gasstrémungsdurchgang 14B-zwischen den
Trennwinden 25B, 26 B und der |nneren\KataIysator-RuckhaIteelnrlchtung 9B. Der EinlaB 19B istam Kopf oder Boden des
Reaktors 1B vorgesehen. Bei der in Fig. 5 gezeigten Ausfiihrungsform ist der GaseinlaR 19B am Kopf des Reaktors 1B nahe



" Die Strémungsbéhn des Synthesegases in dem Reaktor 1B wird durch die Pfeile in Fig.3B und in ahnlicher Weise inden
7 weiteren Ausfiihrungsformen der nachstehend diskutierten Fig.3C und 3D angezeigt. Das Synthesegas strémt'vom ]
... Stromungsdurchgang 14B radial nach aulien urid dann nacheinander durch die innere Katalysator-Riickhalteeinrichtung 9B,
“ das erste Katalysatorbett in der Reaktionskammer 21 B und die duBere Katalysator-Riickhalteeinrichtung 10B. Danach tritt das
- Synthesegas in einen dulleren Gasstromungsdurchgang 30B ein, in dem das Gas, wie in Fig.3B angezeigt, im Uhrzeigersinn
und dann radial nach innen ‘durch die duRere Katalysator-Riickhalteeinrichtung 10 B, das zweite Katalysatorbett in der
Reaktionskammer 22B und die innere Katalysator-Riickhalteeinrichtung 9B stromt, um hierbei in einen zweiten inneren

‘ - Stromungsdurchgang 32B einzutreten. Das Synthesegas bewegt sich im Uhrzeigersinn innerhalb des Stromungsdurchganges ’

‘328 und stromt dann radial nach auBen durch die Riickhalteeinfichtung 9B, das dritte Katalysatorbett in der Reaktionskammer

23B und die duRere Riickhalteeinrichtung 10B, um hierbei in einen duleren Gasstromungsdurchgang 15B einzutreten. Das so

gebildete Produktgas verliaRt dann den Reaktor 1B ber den ProduktgasauslaR 20B. o

Die vertikale Unterteilung des Katalysatorbettes in drei Katalysatorbetten, wie oben beschrieben, erhoht die Geschwindigkeit .-

des in jedem Katalysatorbett strémenden Gases und steigert ebenso den Gesamt-Wirmelibertragungskoeffizient beziiglich

dem in der Ausfiihrungsform gemaR Fig.3A erreichten Wirmeiibertragungskoeffizienten. Wird das Katalysatorbett, wie in

Fig.3B unterteilt, so konnen die Verteiler- und Auffangstiicke durch Reaktionskammern 21B; 22B; 238 gruppiert und

‘unabhangig fir jede Reaktionskammer 21B; 22B; 23B betrieben werden. Werden fiir jede Reaktionskammer 21B; 22B; 23B

unabhingige Verteiler und Auffangstiicke 3; 4; 5; 6 installiert, so ka}nh der Druck des fliissigen Kihimittels getrennt fiir jede

Reaktionskammer 21B; 22B; 23B reguliert werden. Durch diese MaRBnahmen ist es beziiglich der Reaktionskammer, in der die’

. Umsetzung am heftigsten eintritt und eine g?ol&e Wirmemenge erzeugt, moglich, die Temperatur des Kihimittels, bei der das

" Kiihimittel siedet, durch Reduzieren des Druckes des KiihImittels auf einem niedrigen Wert zu halten, um hierbei die
Kihlkapazitat der Kiihirohre 2B zu erhShen. ' . o - : ‘
Die Fig.3C und 6 zeigen eine weitere Ausfiihrungsform, bei der das ringférmige Katalysatorbett.in Zonen ungleicher GroRe
unterteilt ist. Bei der vorher beschriebenen, in Fig.3B gezeigten Ausfiihrungsform wurde das Katalysatorbett durch die '
Trennwinde 25B; 26B und 27B in drei Reaktionskammern 21 B; 22B und 23B gleicher GréRe unterteilt. Bei der jetzigen

" Ausfiihrungsform gemat Fig.3C wird das Katalysatorbett in shnlicher Weise in drei Reaktionskammern 21C; 22C; 23C
verschiedener GréRe unterteilt. Die Beschreibung der Kiihlrohre 2C wurde bei den nachstehend diskutierten Fig.3C und 3D
ausgelassen, da deren Anordnung im wesentlichen die gleiche ist, wie in den Fig.3A und 3B gezeigt. Wie in Fig.3C und 6
gezeigt, stromt das Synthesegas nacheinander durch den Einlaf® 19C, den inneren»Gasstrémungsdurchgang 14C, die erste
Reaktionskammer 21C, den ersten duBeren Stromungsdurchgang 30C, die zweite Reaktionskammer 22C, den zweiten inneren
Strémungsdurchgang 32C; die dritte Reaktionskammer 23C, den zweiten duBeren Gasstrémungsdurchgang 15C und den '
Produktgasausla® 20C. Wie durch die Pfeile in Fig.3C angedeutet, ist das Gasstromungsmuster bei dieser Ausfiihrungsform

. im wesentlichen das gleiche Stromungsmuster wie hinsichtlich der Fig.3B beschrieben. ) ) ‘ -
Die Fig. 3D und 7 zeigen eine andere Ausfithrungsform eines fiir das erfindungsgeméiRe Verfahren geeigneten Reaktors, bei

. der das ringférmige Katalysatorbett im wesentlicheniin gleicher Weise wie in Fig.3B unterteilt ist, mit der Ausnahme, daf vier
Trennwinde 25D; 26D; 27D; 33D verwendet werden, um vier Reaktionskammern 21D; 22D; 23D; 240 gleicher GroRe -
festzulegen. Bei dieser Ausflihrungsform stromt das Synthesegas nacheinander durch'den EinlaB 19D, den inneren’

" Strémungsdurchgang 14D, die erste Reaktionskamimer 21D, den érsten duReren Gasstromungsdurchgang 30D, die zweite
Reaktionskammer 22D, den zweiten inneren Gasstromungsdurchgang 32D, die dritte Reaktionskammer 23D, den zweiten
3uBeren Gasstromungsdurchgang 31D, die vierte Reaktionskammer 24D, den dritten inneren Gasstromungsdurchgang 156D
und den GasauslaB 20D. Bei dieser Ausfiihrungsform kdnnen der GaseinlaB 19D und der AuslaR 20D Seite an Seite nahe dem-
Zentrum des Reaktors 1D an dessen Kopf oder Boden, insbesondere an dessen Kopf, wie inFig.7 gezeigt, angebracht werden.
Bei einer anderen Ausfiihrungsform kdnnen der GaseinlaB und -auslaR 19; 20 voneinander getrennt in senkrechter Richtung
angeordnet sein. . ' ' . { o , :

Wie die obigen Ausfiihrungsformen zeigen, kann das erfindungsgemaBe Verfahren durch Anwendung eines . ‘
Radialstrémungsreaktors ausgefihrt werden, wobei das Katalysatorbett unterteilt wird, um gine Vielzahl von Reaktionskammern
'21; 22; 23; 24, die gleiche oder ungleiche Katalysatormengen enthalten, zu bilden. Weiterhin kann fiir jede Reaktionskammer
21; 22; 23; 24 ein getrenntes Kreislaufsystem fir das fliissige KihImitte! verwendet werden, so dafd der gleiche oder
verschiedene Drucke in den verschiedenen Reaktionskammern 21; 22; 23; 24 angewandt werden konnen.
Bei Ausfithrung des erfindungsgemaRen Verfahrens ist es wichtig, eine geeignete Katalysatorbett-Temperatur und ein
geeignetes Verhiltnis der molaren Menge pro Zeiteinheit des Recyclinggases beziiglich der molaren Menge pro Zeiteinheit
des frischen Speisegases, wobei dieses Verhiltnis nachstehend als Rezirkulationsverhéitnis bezeichnet wird, zu wéhlen. Die

. Wahl der bestimmten Temperaturen und Rezirkulationsverhiltnisse hangt hauptséchlich vom Gehalt an Kohlenmonoxid im
frischen Speisegas ab. Enthélt das Speisegas beispielsweise 20 Mol-% oder weniger Kohlenmonoxid, sollte das '
/Rezirkula'tionsverh\éltnis vorzugsweise 2 oder weniger sein, da die durch die Methanierungsreaktion verursachte
Warmeentwicklung relativ schwach ist. In einem solchen Fall kann eine relativ niedere Temperatur von 240 bis 380°C als
Katalysatorbett-Temperatur angewandt werden, wenn es erwiinscht ist, daf der Kohlenmonoxidgehalt des Produktgases
0,1Mol-% oder weniger betrégt. Eine relativ hohe Temperatur im Bereich von 450 bis 550°C fiir das Katalysatorbett kann
angewandt werden, wenn ein Kohlenmonoxidgehalt im Produktgas von 2Mol-% oder mehr erwiinscht ist. Weiterhin kann, .
wenn der erwlinschte Kohlénmonoxidgehalt fiir das Produktgas im Bereich von 0,1 bis 2,0Mol-% liegt, ein
Zwischentemperaturbereich, vorzugsweise 380 bis 450°C angewandt werden. . o

Enthalt das Speisegas mehr als 20Mol-% Kohlenmonoxid, liegt das bevorzugte Rezirkulationsverhaitnis im Bereich von 3 bis 5,
und der Kohlenmonoxidgehalt des Produktgases kann durch Wahl der Temperatur des Katalysatorbettes, wie oben beschrieben,
eingesteilt werden. Weiterhin kann die Temperatur des frischen Speisegases so eingestellt werden, daR die Temperatur am
EinlaR des Katalysatorbettes im Bereich von 240 bis 260°C liegt, in Ubereinstimmung mit dem gewahiten ‘
Rezirkulationsverhiltnis, wie oben beschrieben, der Temperatur des Strahlsaugers (ejector), wie nachstehend beschrieben
und ahnlicher Betrachtungen. ' : : . ‘ ' B
Bei Durchfiihrung des erfindungsgemafen Verfahrens solite die Umsetzung in Gegenwart von Dampf ausgefiihrt werden,
wenn das molare Verhiltnis von Wasserstoff zu Kohlenmonoxid im Gas am Einlaf8 des Reaktors 3 oder weniger betrégt. In
anderen Worten, wie durch die oben angegebene Gleichung (1) angezeigt, betrégt die erforderliche stéchiometrische, molare

. Menge an Wasserstoff mindestens das Dreifache der molaren Menge an vorliegendem Kohlenmonoxid, um ginen groften Teil

B



des Kohienmonoxids durch die. Methamerungsreaktlon in Methan umzuwandeln. Die Menge an Wasserstoﬁ ist demgemaf

“ungeniigend, wenn das molare Verhéltnis von H,/Co im EinlaRgas, das den Reaktor betritt, weniger als 3 betrégt. In einem ‘

solchen Fall kann die Methanierungsreaktion wirksam ausgefiihrt durch Erzeugen von Wasserstoff gus Kohlenmonoxid und -
Wasser gemaR der oben gezeigten Reaktion (3) durch Zugabe von Dampf zu dem Speisegas und/oder dem rezirkulierten Gas.
Hierbei liegt die bevorzugte Dampfmenge im Bereich von 1 bis 5Mol Dampf pro Mol Kohlenmonoxid im Synthesegas (Mischung
aus Speisegas und rezirkuliertem Produktgas) am Einla® des Reaktors. Das Vorliegen von Dampf im Gas am Reaktoreinial
tragt in vorteilhafter Weise dazu bei, die Temperatur des Katalysatorbettes bei einem niederen Wert zu halten, da der Dampf
das Synthesegas bis zu einem gewissen Ausmaf verdiinnt. Jedoch ist es sogar bei Einfilhrung eines Synthesegases mit einem
H,/CO-Verhaltnis von 3 oder mehr am EinlaB des Katalysatorbettes oft erwiinscht, die Methanierungsreaktion in Geganwart

. einer relativ geringen Menge an Dampf, der wirksam ist, die Abscheidung von Kohlenstoff auf dem Katalysator aufgrund der

Zersetzung von Kohlenmonoxid zu verhindern, durchzufiihren.

ErfindungsgemaR wird das Produktgas ruckgefuhrt und mit dem Spelsegas vermlscht wobei das molare
Rezwkulatuonsverhaltms von riickgefithrtem Produktgas zu dem Speisegas 0,2 oder gréRer sein kann.

Wird das erfindungsgemaBe Verfahren unter solchen Bedingungen durchgefiihrt, so kann foigendes erléutert werden. Betragt
das molare Verhaltnis von Wasserstoffgas zu Kohlenmonoxid im Einla eines Reaktors 3 oder mehr, enthélt das riickgefihrte
Produktgas Dampf, der geméR den Umsetzungen, wie in den oben erwihnten, chemischen Gleichungen (1) und (2) gezeigt,
erzeugt worden ist. Der auf diesem Weg riickgefiihrte Dampf istin einer ausréichenden Menge enthalten, um eine Abscheidung
von Kohlenstoff-auf dem Katalysator zu verhindern. In diesem Fall kann die Kohlenstoffabscheidung durch die Gegenwart von
mindestens 1/5Mol, pro Mol Kohlenmonoxid, an Dampf in dem Synthesegas verhindert werden. Demzufolre wiirde kein
zusétzlicher Dampf bendtigt werden. .

Betragt das Verhéltnis von Wasserstoffgas zu Kohlenmonomd am Einla® weniger als 3, ist es erforderhch weiteren Dampf’
zuzufiigen und schiieRlich die Umsetzung geméR der chemischen Gleichung (3} zur rechten Seite hin fortzufithren, wodurch
eine Kohlenstoffabscheidung verhindert werden kann.

Als Katalysator fir die beim erfindungsgemaRen Verfahren durchgefiihrte Methanierungsreaktion kénnen bekannte
Katalysatoren, die beziiglich der Methanierung gem3B den Reaktionen (1) und (2) wirksam wird, verwendet werden. Die
meisten solcher Katalysatoren sind ebenso in der Lage, die Reaktion geméaR der obigen Gleichung (3) zu férdern. Wird ein
solcher Katalysator verwendet, so miissen keine speziellen MaBnahmen zur Férderung der Reaktion (3) verwendet werden. Ist
der Methanierungskatalysator zur Férderung der Reaktion gemaR Gleichung (3) nicht féhig, kann die Reaktion geméaR
Gleichung {3).durch Vermischen des Methanierungskatalysators mit einem Katalysator filr die Reaktion (3), vorzugsweise in
einer gewahlten Reaktionskammer eines Mehrkammerreaktors, geférdert werden um dadurch zusétzlichen Wasserstoff fir die
Reaktionen (1) und (2) zuzufiigen.

Wenn die Anwendung eines gemischten Katalysators, wie oben beschrieben, nicht durchfiihrbar ist, konnen eine oder zwei
zusaétzliche, gasdurchlassnge Katalysator-RuckhaIteelnrlchtungen eingebaut werden, beispielsweise in dem Raum zwischen
den Katalysator-RuckhaIteelnnchtungen 9; 10 gemaR Fig. 1, und der Katalysator zur Férderung der Reaktion gemaB

Gleichung (3) kann, getrennt vom anderen Katalysator, zwischen den Katalysator-Rlickhalteeinrichtungen 9 und 10 eingeflit
werden. Das durch die zusétzlichen Katalysator-Riickhalteeinrichtungen definierte Katalysatorbett bewirkt vorzugsweise die
Umsetzung gemaR Gleichung (3) vor den Umsetzungen (1) und (2). Werden zwei zusatzllche Katalysator- .
Riickhalteeinrichtungen angewandt, kann der Katalysator fiir die Umsetzung geméaR Glelchung (3) in den zwischen den zwei
zusatzlichen Katalysator—RuckhaIteelnrlchtu ngen gebildeten, ringférmigen Innenzylinderraum eingefiilit werden, so daR zuerst
die Methanierungsreaktion teilweise bewirkt wird, dann die Zufuhr von Wasserstoff aufgrund der Umsetzung gemaf
Gleichung (3), sowie das Synthesegas durch das Zwischenkatalysatorbett stromt, erhdht wird und dann die’
Methanierungsreaktion vervollstandigt wird. Ein dhnliches Resultat kann bei Anwendung eines Reaktors mit einer Vlelzah| von
Reaktionskammern, wie die in deh Fig.3 B; 3 C und 3 D gezeigten, erhalten werden. Der Katalysator! fiir die Umsetzung gemaR
Gleichung (3) wird vollstandig in die erste Reaktionskammer oder ein Teil hiervon nahe dem Einlal3 des Synthesegases oder in
eine der folgenden Reaktionskammern eingefiilit, so daf die Methanierungsreaktion bewirkt wird, wéhrend die Umsetzung
gemaR Gleichung (3) zur Erzeugung von zusétzlichem Wasserstoff verwendet wird.

Zur Férderung der Methanierungsreaktion geeignete katalysatoren umfassen metallisches Nickel, Molybdén und andere
Metalle mit ahnlichen katalytischen Eigenschaften. Solche Katalysatoren werden vorzugsweise zusammen mit einem Promaotor,
gewahlt aus Iridium, Zirkonium, Ruthenium und &hnlichen Elementen, eingesetzt. Katalysatoren fir die Umsetzung genﬁél& '

. Gleichung (3) umfassen Eisen, Zink, Chrom und Kupfer. Die vorgenannten Katalysatoren werden im allgememan in Granulat-

oder Pelletform eingesetzt oder das Katalysatormetall kann auf den Teilchen eines inerten Trégers abgeschleden werden. -
ErfindungsgemaR kann das beziiglich Fig. 1 beschriebene Verfahren in einem zweiten Reaktor dupliziert werden, und die
Umsetzung kann in Reihe zur Bildung eines zweistufigen Reaktlonssystems, wie Ublicherweise bei den herkdmmlichen

der erfindungsgemaRen Methanierungsreaktion nicht notwendig, damit einer einstufigen Umsetzung unter Verwendung eines
einzigen Reaktors ein Produktgas mit einem sehr geringen Gehalt an Kohlenmonoxid erhalten werden kann. Demzufolge ist
das erfindungsgeméBe Verfahren zur Durchfiihrung einer Methanierungsreaktion sehr einfach und die Kosten einer
Verfahrensanlage zur Durchfiihrung des erfindungsgemaRen Verfahrens sind geringer, verglichen mit den Kosten bei

"herkdmmlichen Verfahren. Diese durch die hohe Wirksamkeit bzw. Lelstungsfahlgkelt des erfindungsgemaRen Verfahrens

erhaltene Einfachheit ist der erste Hauptvorteil der vorliegenden Erfindung.

Der zweite erfindungsgemaR erzielbare Vorteil ist der, daB ein grofRer Teil der Reaktionswérme in Form von Hochdruckdampf

des fliissigen Kihimittels riickgewonnen werden kann, wobei diese Warme daher verfligbar ist, weil keine NOtwéhdigkeit zur
Kiihlung des rezirkulierten Gases besteht. Bei den herkémmlichen Verfahren kann nur eine relativ geringe Warmemenge durch
Warmeaustausch riickgewonnen werden, da es notwendig ist, das rezirkulierte Gas zu kiihlen, so daR bei den herkommllchen
Verfahren eine solch groRe Wirmemenge, wie erfindungsgemiB, nicht gewonnen werden kann.

Ein dritter Vortei! des erfindungsgemaBen Verfahrens besteht darin, dal der Gesamt-Wérmelibertragungskoeffizient der

Kihlrohre durch Verwendung eines Katalysatorbettes, wobei das Synthesegas im wesentlichen senkrecht zu der Léngsrichtung
der sich senkrecht im Katalysatorbett des Reaktors erstreckenden Kithlrohre stromt, wie oben beschrieben, erhéht werden
kann. Dies erméglicht es, die Anzahl der Kiihirohre zu verringern, wodurch die strukturelle Anordnung der Rohre vereinfacht
und die Dicke des Katalysatorbettes in Richtung des Gasstromes.ebenso in einfacher Weise verringert werden kann. Folglich

‘

* Verfahren verwendet, durchgefiihrt werden. In der Praxis ist jedoch ein solches zweistufiges Reaktionssystem zur Durchfiihrung

{
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© istder Druckabfall wenn das Synthesegas durch das Katalysatorbett gefiihrt wird, geringer, wodurch die zum Betneb des
. ‘Zusatzverdmhters erforderliche Leistung um eine Zirkulation des Synthesegases zu bewirken, aufrechterhalten wird. .
“Ein vierter erfindungsgeméRer Vorteil ist der, daf die Temperatur des Katalysatorbettes bei einem niedrigeren Wert als bei E
herkémmlichen Verfahren gehalten werden kann, so dal fir die Herstellung des Reaktors ein weniger teuerer Stahl verwendet
werden kann. Erfindungsgema ist es méglich, die Temperatur des Katalysatorbettes bei 350 bis 380°C belzubehalten auch
wenn der Kohlenmonoxidgehalt im Speisegas 50 Mol-% tibersteigt, da im Katalysatorbett Kiihirohre mit einér sehr starken
Kihiwirkung vorliegen. Waren zur Herstellung der bei den herkémmlichen Verfahren eingesetzten Reaktoren teure Materialien,
wie etwa nichtrostender Stahl, erforderlich, kann dahingegen ein zur Ausfithrung des erfindungsgemafen Verfahrens
‘verwendeter Reaktor untet Verwendung eines billigeren Stahles, etwa ein herkdmmlicher, kohlenstoffarmer Stahl oder &in
niedrig legierter Stahl, der einige Prozent mindestens eines der Elemente Nickel, Chrom, Mangan, Molybdén und andere
bekannte Legierungselemente enthilt, hergestellt werden. Trotzdem werden die Innenflachen des beim erfindungsgemaRen
. Verfahren verwendeten Reaktors, die Rohrleitungen und dergleichen vorzugsweise mit einer Metallschicht, die gegentiber den
katalytischen Eigenschaften unschadlich ist, zum Zwecke der Verhmderung von Rost, beschichtet. Als fliissige KihImittel fir -
das erfindunsgemaRe Verfahren werden vorzugsweise Substanzen mit einem Siedepunkt im Bereich von 80 bis 300°C bei
atmospharischem Druck und welche bei normalen Umgebungstemperaturen fliissig sind, verwendet. Solche Substanzen
uimfassen Wasser, eine Mischung aus Diphenyl und Diphenyloxid, chlorierte Kohlenwasserstoﬁe, Erdol-
Kohlenwasserstofffraktionen und Mischungen hiervon.
Der durch das erfindungsgeméaRe Verfahren erzeugte Hochdruckdampf des fliissigen Kuhlmlttels kann WIrksam ausgeniitzt
‘werden, in dem er entweder direkt oder nach Uberhitzung in eine Turbine eingefiihrt wird, um Lelstung abzugeben. Wird ein
organisches Kiihimittel mit einem hohen Siedepunkt als flussiges Kithimittel verwendet, kann auBerhalb des beim
erfindungsgemaRen Verfahren verwendete Reaktors ein Warmeaustauscher vorgesehen werden, wobei das Kiihimittel mit
Wasser einen Wirmeaustausch eingeht unter Erzeugung eines geséttigten Hochdruckdampfes, der direkt oder nach einer
Vorerhitzung zur Abgabe von Leistung in eine Turbine eingefiihrt wird. Alternativ hierzu kann der Kuhlmitteldampf zur
Vorerhitzung des Speisegases und zusétzlichem, fliissigen Kiihlmittel, wie beim erfindungsgemaBen Verfahren verwendet,
eingesetzt werden. Schliefilich kann der Kiihimitteldampf ebenso als Warmequelle zur Erwarmung von in einem anderen
Verfahren verwendeten Materialien eingesetzt werden. -
ErfindungsgemaR enthilt das Speisegas mehr als 5 bis zu 70Mol-% Kohlenmonoxnd Das Spelsegas kann ebenso Wasserstoff i
Kohlendioxid, Stickstoff, Methan, andere Kohlenwasserstoffe als Methan, die bei Raumtemperatur gasformig smd und
dergleichen enthalten.
“Als Zusatzverdichter, um die Mischung aus Spelsegas und rezirkuliertem Produktgas unter Druck zu setzen, kann\em Kolben-
oder Kreiselkompressor oder -geblase oder ein Zusatzverdichter, der keine sich bewegende Teile aufweist, etwa ein Kolben-
oder Kreiselverdichter verwendet, wird die Temperatur des Gases,am AuslaB des Katalysatorbettes vorzugsweise bei einem
niederen Wert gehalten. Wird ein Strahlsauger (ejector) verwendet werden, Wird ein Strahlsauger verwendet, so kann das
Antriebsfluid des Speisegas, der damit zu mischende Dampf oder eine Mischung hiervon sein. Die erfindungsgemiRe
Methanierungsreaktion kann bei Synthesegasdrucken im Bereich von 0 bis 100kg/cm?G durchgefiihrt werden.

Ausfuhrungsbelsplel
Die Erfindung wird nachstehend an einem Belsplel naher erlautert.

Beispiel

Nach dem erfindungsgeméBen Verfahren wurde eine Methanierungsreaktion unter Vewvendung eines in Fig.1 gezelgten

. Reaktionssystems durchgefiihrt, mit der Ausnahme, dafl der Reaktor der in Fig.4 B der US- Patemanmeldung Nr.530 298, auf
welche weiter oben Bezug genommen wurde, beschriebene war, wobei ein rmgformlges Katalysatorbett durch eine vertikale
Trennwand in zwei Reaktionskammern unterteilt wurde. Als fliissiges Kithimittel wurde Wasser verwendet. Der Reaktor war
aus Stahl mit einem Gehalt 0,5Gew.-% Molybdan hergestellt worden. Die wesentlichen Abmessungen des Reaktors waren wie
folgt: ' .

AufRendu rchmesser der inneren KataIysator—RuckhaIteelnnchtung 200mm
Innendurchmesser der dufleren Katalysator-'Ruckhalteelnnchtung 1572mm
AuBendurchmesser des Kuhlrohres ) . 47,2mm
Anzahl koaxialer Kreise, auf denen die Kiihlrohre angeordnet smd ' ' 9 /o
W|rksame Lange des Kilhirohres ;. 4000mm

Vier m® eines handelsiiblichen Nickelktalysators wurden in den Reaktor eingefiillt. Die Teilchen des Katalysators waren
zylinderférmig mit einem Durchmesser und einer Linge von jeweils 5mm. Ein durch das Speisegas angetriebener Strahlsauger
* (ejector) wurde als Zusatzverdichter 12 bei einem Rezirkulationsverhéltnis (Mole rezirkuliertes Gas/Mole Speisegas) von 3

" verwendet. Die weiteren Verfahrensbedmgungen und erhaltenen Ergebnisse waren wie folgt

Temperatur des Speisegases v } 224 °C:
Druck des Speisegases : ‘ T - 32,1 kg/cm?G
“Menge an zugefiihrtem Speisegas o B C 10000 - Nm¥h
Zusammensetzung des Spelsegases (Gew.-%): ‘ : - Lo '
Kohlenmonoxid . ) 26,2 %
Kohiendioxid , T . - ' ' ) .34 %
Wasserstoff ) 544 %
"‘Methan - , o o . 157 %
Wasserdampf = . ’ ’ , 00 % -
Stickstoff . , ’ Voo . .03 % .
‘Gasdruck arn ReaktoreinlaB _ , _ 29,8 kg/cm?G ‘
Gastemperatur am ReaktoreinlaR . ) 350 - °C
' Gasvolumen am Reaktoreinlal . : 40000 ‘Nméh

Gaszusammensetzung am ReaktoreinlaR (Gew.-%): S
Kohlenmonoxid - _ . .6,62 %



Kohlendioxid |
 Wasserstoff
Methan
~ Wasserdampf
Stickstoff .
Gasdruck am Reaktorausial
" Gastemperatur am Reaktorausial®
Gasvolumen am Reaktorausla®
Gaszusammensetzung am ReaktorauslaB (Gew.-%):
" Kohlenmonoxid ; '
Kohlendioxid
Wasserstoff
Methan
Wasserdampf )
_ Stickstoff . ‘ ;
Druckdifferenz zwischen Katalysatorbetteinlal3 und -auslal®
zirl_(uIierendes'Ga_sVolumen

zirkulierende Gaszusammensetzung -

Produktgasvolumen
Produktgaszusammensetzung

Kihlwassersystem:

Kihlwasserdruck

Temperatur des Zusatzkiihlwassers
Druck des riickgewonnenen Dampfes -
Volumen des riickgewonnenen Dampfes

12,89
14,94
48,19
16,91

0,45

29,69

380
36026

0,09
16,06
1.78
59,02
22,55
0,50
VAN
30000 :

-0— &9t V9 9

kg/em?G
NM3/h

gleiche Gaszusammen-

" setzung wie am

ReaktorauslaR

6,026Nm®/h
gleiche Ga‘szu‘samr‘nen'-

setzung wie am
Reaktorauslal

FEN

106
120
106

9277

kg/cm?G
°C
kg/em?G.

kg/h
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