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Forord

Vart kandidatarbete har strickt sig 6ver 18 veckor och det dr manga pa véigen som
har hjdlpt oss i vart arbete. Forst och framst skulle vi vilja tacka vara handledare
Jonas Sjoblom och Martin Seemann som besvarat manga fragor och agerat bra
bollplank. Under katalysatortillverkningen blev vi handledda av Mattias Englund
vilket uppskattades mycket. Vid konstruktionen av reaktorn stétte kandidatgruppen
pa manga problem. Genom att ha gatt experimentverkstadens, XPs, sikerhetskurs
hade vi mojlighet att 16sa dessa problem dér, med hjalp av XPs personal. Ytterligare
problem med utrustning stottes pa under laborationer da var reaktor testades, da
hjilpte inte bara vara handledare till utan ocksa Volkmar Frick. Aven Dongmei Zhao
och Huong Nguyen hjélpte till med sékerhet och uppsittning i laboratioriet. Under
kandidatarbetet hade vi &ven mojlighet att delta i Goteborg Energis seminarie, vilket
vi dven vill tacka for. Detta kandidatarbete har varit mycket ldrorikt och bidragit till
vardefull erfarenhet, med detta sagt dnskar vi er en trevlig ldsning.



Sammanfattning

Det hér kandidatexamensarbetet dr en studie av water-gas shift (WGS)-reaktionen i
relation till biometanproduktion. En reaktor och katalysator for reaktionen designas
och konstrueras foljt av laborativa tester. Huvudmalet &r att utveckla en fungerande
reaktor i laborativ skala och att bestdmma lampliga driftféorhallanden som mojliggor ett
onskat utbyte av vitgas. En diskussion om biogasens potential som brénsle inkluderas
ocksa, liksom en analys av mojligheterna att skala upp reaktorn.

Metodiken utgors av utforlig teoretisk modellering av. WGS-reaktionen foljt av ex-
perimentella forsok pa den framtagna reaktorn och katalysatorn. Resultaten analy-
seras sedan med statistiska metoder och modellanpassning. En hastighetskonstant
for reaktionen tas ocksa fram, och anvinds for att skala upp reaktorn till storre
produktionsvolymer.

I slutsatsen konstateras att reaktorn och katalysatorn var funktionella och lyckades
producera den onskade méngden vitgas vid relativt lag temperatur. Reaktorn skulle
ddrmed kunna integreras i en process for att tillverka biometan. Uppskalningen och
analysen visade ocksa pa att méngden biometan som potentiellt kan produceras &r
begrinsad av ravarutillgangen, ddrmed behovs fler fossilfria bréanslen &n biometan for
att driva den svenska fordonsflottan.



Abstract

This bachelor’s thesis is a study of the water-gas shift (WGS) reaction in relation
to biomethane production. A reactor and catalyst for the reaction are designed and
constructed followed by laboratory tests. The main goal is to develop a working reactor
in laboratory scale and to determine suitable operating conditions that enable a desired
yield of hydrogen gas. A discussion of the potential for biogas as a fuel is also included,
as well as an analysis of the possibilities to scale up the reactor.

The methodology consists of extensive theoretical modelling of the WGS-reaction
followed by experimental tests on the constructed reactor and catalyst. The results
are then analysed with statistical methods and model fitting. A rate constant for
the reaction is also determined, and used to scale up the reactor for larger product
quantities.

The conclusion states that the reactor and catalyst were functional and succeeded to
produce the desired amount of hydrogen gas at relatively low temperature. The reactor
could thereby be integrated into a process for biomethane production. The scaling up
and analysis also showed that the potential amount of biomethane that can be produced
is limited by the supply of raw material, therefore more fossil free fuels than biomethane
are needed to power the Swedish transportation fleet.
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1 Inledning

Dagens samhiélle star infér problemet att kunna tillgodose dess energibehov pa ett
hallbart sétt. Transportsektorn star for en stor del av Sveriges totala energiférbrukning
och ca 90% av transporterna baseras idag pa fossila bréanslen [I], vilket bidrar till den
globala uppvéarmningen. Sveriges regering har darfér satt upp som mal att ar 2030 ha
en fossilfri fordonsflotta [2]. For att kunna uppfylla detta mal krévs stora satsningar pa
att ta fram, utveckla och integrera fornyelsebara fordonsbrénslen.

Ett fornyelsebart brénslealternativ dr biometan. Biometan dr metangas precis som
naturgas, men istallet framstéallt fran biologisk ravara. I och med att enda skillnaden
mellan biometan och naturgas &dr dess ursprung skulle biometan med latthet kunna
integreras i och distribueras genom ett befintligt gasnét. Dessutom konstrueras allt fler
fordon for att kunna drivas av gas som till stor del bestar av metangas.

Biometan kan produceras fran olika ravaror pa tva olika sidtt. Genom rodtning,
da matavfall och slam fran reningsverk &r mojliga ravaror, eller genom termisk
forgasning foljt av efterbehandling och metanisering, déir exempelvis GROT (grenar
och toppar fran skogsavverkning) eller tripellets kan anvindas som ravara. I bada
processerna bildas koldioxid som behovs separeras bort for att fa ren metangas. Skiljs
inte koldioxiden bort kallas gasblandningen for biogas, vilket ocksa kan anvéndas
som bréansle men har ldgre energiinnehall. I detta projekt ldggs fokus pa processen
genom termisk forgasning, da bildas syntesgas, kolmonoxid (CO) och vitgas (Hs) i
lika méangder. Fran den biologiska ravaran bildas dven oonskade foéreningar, bland
annat innehallandes svavel. Dessa renas bort fran gasstrommen for att inte forstora
katalysatorerna i efterfoljande processteg [3]. Som sista processteg bildas metangas
genom foljande reaktion [4]:

CO + 3 H,=CH, + H,0 (1)
kolmonoxid + vatgas = metangas + vatten

Detta innebédr att det krdvs tre ganger sa mycket vitgas som kolmonoxid for att
kunna utnyttja kolmonoxidtillgangen fullt ut och fa hégt utbyte av metan. For att oka
forhallandet mellan vitgas och kolmonoxid till 3:1 kan en water-gas shift-reaktor (WGS-
reaktor) anvéndas innan metaniseringen. I reaktorn sker water-gas shift-reaktionen
(WGS-reaktionen) [4]:

CO + H,0=CO, + H, (2)

kolmonoxid + vatten = koldioxid + vatgas

Forbrukning av kolmonoxid samtidigt som vétgas bildas leder till att forhallandet
mellan vitgas och kolmonoxid ckar, vilket gor det mojligt att fa tre ganger sa mycket
vétgas som kolmonoxid i gasstrommen. Ytterligare steg som behovs ar vattenavskiljning
bade fore och efter metaniseringen. Hela processen for framstéllning av metangas via



termisk forgasning presenteras i figur [1| dar water-gas shift-reaktorn ar steg 11

metaniseringen steg 13.
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Figur 1: Processen for framstéllning av metangas, fran forgasning till metanisering.
Bioravaran tas in i borjan, forgasas och gar sedan igenom flera upparbetningssteg innan
metaniseringen i slutet [5]. Atergiven med tillstand.

Forskning och utveckling av processen pagar till exempel pa Chalmers och Géteborg
Energi. Forskningen pa Chalmers sker bland annat i den forgasare som finns pa
campusomradet pa Johanneberg.

Ett sammanhang dér anvindandet av metangas &dr av intresse &dr i studenttédvlingen
Shell Eco-Marathon, en tévling for att ta fram mycket brénslesnala fordon. En av
tavlingsklasserna &r fordon som drivs av metangas. Eftersom fordonen byggs av
studenter finns fran Chalmers sida en vision om att ocksa branslet skulle kunna tillverkas
av studenter. Tidigare kandidatarbeten har utforts i detta syfte, dessa har fokuserat pa
framtagandet av metaniseringsreaktorn [0} [7].

1.1 Syfte

Projektet kommer att fokusera pa framtagning och optimering av en WGS-reaktor med
tillhorande katalysator, som &r ett av stegen i tillverkningsprocessen av metangas genom



termisk forgasning. Reaktorn ska &dven kunna anvéndas i kombination med tidigare och
efterféljande kandidatarbeten som behandlar andra delsteg i processen. Detta for att

i framtiden kunna utvinna studentproducerad biometan som kan driva ett fordon som
deltar i Shell Eco-Marathon.

1.2 Problemformulering

Projektet kan delas upp i flera moment. Forst och framst krdvs konstruktion av
reaktor och tillverkning av katalysator. Reaktorn ska till exempel konstrueras sa att
det dr mojligt att 6ppna den for att justera katalysatorn. Katalysatorn behovs till
reaktorn for att minska aktiveringsenergin fér WGS-reaktionen, vilket gor att en hog
reaktionshastighet kan uppnas vid en lidgre temperatur [4].

Eftersom det for syntes av slutprodukten metan &r oOnskvért att uppna ett 3:1
forhallande mellan vétgas och kolmonoxid maste reaktionsbetingelserna anpassas
utifran detta. Inflodet till reaktorn &r en gasstrom med syntesgas, men den behover
ocksa innehalla vatten som &r en reaktant i WGS-reaktionen. Da reaktionen ar reversibel
och méngden vatten paverkar jamvikten behover alltsa fukthalten anpassas [8]. Hur
mycket gas som reagerar beror dven pa temperatur och hur linge gasen &r i kontakt
med katalysatorn, diarfor behéver dven temperatur och flodeshastighet anpassas [4].

Slutligen ska alla resultat fran forsok analyseras och utvérderas, med fokus pa
WGS-reaktorn. Betydelsen av projektet sétts i ett storre sammanhang utifran tre
infallsvinklar. En uppskalad modell av WGS-reaktorn som &r anpassad till att kunna
anvinda gasen som produceras i Chalmers forgasare tas fram. Dessutom analyeras
biogasens potential som fordonsbrénsle och en utvéardering av projektet gors for att
kunna foresla vilka delar i processen som framtida projekt kan fokusera pa.

Projektet begrinsas pa sa sétt att gasen som tillverkas inte anvénds som bréansle, utan
slapps ut genom ventilationssystemet. Det antas att den enda reaktionen som sker
i reaktorn ar just WGS-reaktionen, alltsa forsummas alla eventuella sidoreaktioner.
Dessutom finns det parametrar vars betydelse for reaktionen inte underscks, sasom
exempelvis trycket i reaktorn.

For att na ut till fler ménniskor med projektet utformas tva affischer som stélls ut
pa Shell Eco-Marathon i Rotterdam. En som handlar om biometan som fordonsbréansle
och en som fokuserar pa WGS-reaktorn och detta projekt. Dessutom deltar projektet
i Chalmers Teknologkonsulter ABs tavling, Bachelor’s Challenge, dér kandidatarbeten
kan vara med for att fa chansen att presentera sitt arbete infor en jury bestaende av
foretagsrepresentanter.



2 Teori

Termisk forgasning av biomassa ger syntesgas som produkt. For att gora biometan av
syntesgasen kravs ytterligare en process. De huvudsakliga stegen i denna process visas
i figur [I] Det sista steget dr sjdlva metaniseringen dér metangasen slutligen produceras.
Enligt reaktion och gynnas metaniseringen av att anvidnda en WGS-reaktor
innan, som Okar forhallandet mellan Hy och CO. Genom att 6ka méngden vétgas i
relation till madngden kolmonoxid kan en storre andel av kolmonoxiden reagera till
metan, vilket i slutdndan leder till att en storre miangd anvéndbar gas genereras. Det
ar alltsa en fraga om att béittre utnyttja den ravara man har, och att cka processens
materialeffektivitet.

Det 6nskade 3:1-férhallandet mellan vitgas och koldioxid motsvarar en omséttningsgrad
av kolmonoxid, Xco, pa 50%. Omséittningsgrad innebir hur stor andel av en vald
reaktant som forbrukas. Omséttningsgraden paverkas av flera olika faktorer sa som
vattenhalt, katalysatorn, hastighetskonstant, paverkan av vidrme- och masstransport
samt flodeshastighet. Dessa faktorer samt hur forsoken skall liggas upp for att bli sa
effektiva som mojligt forklaras i kommande delkapitel.

2.1 Termodynamik for water-gas shift-reaktionen

Water-gas shift-reaktionen &r en reversibel reaktion, vilket innebér att reaktionen
i sker at bada hall. Nettoreaktionshastigheten dr summan av hastigheterna for
framat- och bakatreaktionen. Nér nettoreaktionshastigheten &r noll och reaktionen
sker lika snabbt at bada hall har kemisk jamvikt intréffat. Da sker ingen dndring av
sammanséttningen [4]. Det dr intressant att studera jaimvikten for en reaktion eftersom
den begriansar omséattningsgraden vid en given temperatur. For en reaktion i jamvikt
giller foljande ekvation [9]:

K =1La} (3)

didr K ar jamviktskonstanten for reaktionen, a; ar aktiviteten och 1; den stokiomet-
riska koefficienten for respektive dmne, det vill sdga koefficienten framfor respektive
molekylslag i reaktionsformeln. Jamviktskonstanten géller fér en reaktion med en viss
stokiometri, alltsa forhallandet mellan méngden reaktanter och produkter, men beror
av temperatur. For en ideal gas dr aktiviteten lika med gasens partialtryck, vilket ger
foljande jamviktsuttryck for WGS-reaktionen:

_ Pu,Pco,

K —
PcoPr,o

(4)

Jamviktskonstantens temperaturberoende beskrivs av foljande uttryck [10]:




dér ¢; = 0,0297 och ¢y = 4094 K, och géller for WGS-reaktionen framat. Uttrycket kom-
mer fran Arrheniusekvationen som beskriver temperaturberoendet hos hastighetskon-
stanten, se ekvation . Jamviktskonstanten &r relaterad till hastighetskonstanterna
for framat- och bakatreaktionen enligt:

K — kframdt (6)
Kbakat

Genom att kombinera och kan en jamviktskurva konstrueras. Detta beskrivs i
appendix [A.1] En jamviktskurva for nér lika méngder kolmonoxid och viitgas samt ett
vattenflode fyra ganger sa stort som koldioxid matas till reaktorn presenteras i figur [2|
Denna visar hur omséattningsgraden av kolmonoxid vid jamvikt beror av temperaturen.
Omsittningsgraden vid jamvikt okar alltsa vid lagre temperaturer, vilket &ven bekréftas
av liknande studier [L1].
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Figur 2: Jamviktskurva for WGS-reaktionen vid forhallandet 4:1 mellan vatten och
kolmonoxid, samt 1:1 mellan vitgas och kolmonoxid. Forfattarens egen graf.

2.1.1 Adiabatisk arbetslinje for water-gas shift-reaktorn

Temperaturen dndras liangs en tubreaktor som foljd av den viarme som bildas eller
forbrukas av reaktionen. Genom att gora en energibalans 6ver reaktorn vid steady
state enligt ekvation , med antagandet att den &r adiabatisk, fas ett uttryck for



hur omséttningsgraden av kolmonoxid beror av temperaturen i reaktorn [4]. Steady
state innebér att det inte sker nagon fordndring av systemet Gver tid.

Véarmeflode in - Varmeflode ut + Bildat/Forbrukat virme = Ack. virme  (7)

En adiabatisk balans innebér att systemet &r isolerat och ingen energi tillfors eller fors
bort utéver reaktionsvirmet. Den fullstindiga energibalansen redovisas i appendix [A.2]
Uttrycket for omséttningsgradens temperaturberoende &dr den adiabatiska arbetslinjen,
och ar den linje som reaktorn arbetar langs allt eftersom reaktionen fortgar. Arbetslinjen
kan visas i samma graf som jamviktskurvan, och en arbetslinje for reaktorn med
inloppstemperaturen 350°C och samma infléde som specificerats ovan visas i figur [3
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Figur 3: Jamviktskurva och arbetslinje for WGS-reaktionen vid 350°C och forhallandet
4:1 mellan vatten och kolmonoxid, samt 1:1 mellan vitgas och kolmonoxid. Forfattarens
egen graf.

Vid antagandet att reaktorn &r adiabatisk och gar till jamvikt kommer tillstandet ut
ur reaktorn, det vill séiga omséttningsgrad och temperatur, vara sa som det ar i skér-
ningspunkten mellan arbetslinjen och jamviktskurvan. En reaktor dar uppehallstiden
ar tillracklig for att reaktionen ska hinna uppna en betydande omséttning kallas for
en integralreaktor. Om gasen dédremot ldmnar reaktorn nér endast en mycket liten
del av jamviktsomséttningen uppnatts kallas reaktorn for en differentialreaktor [4].
Gasen befinner sig da i ett tillstand motsvarande en punkt pa arbetslinjen langt under
jamviktskurvan. Detta visualiseras i figur [4]
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Figur 4: Jamforelse av integralreaktor och differentialreaktor. Pilarna pekar pa de
punkter som motsvarar uppnadd omséattningsgrad i en reaktor av respektive typ.
Forfattarens egen graf.

Att reaktorn kan klassas som differentiell ar viktigt nér hastighetskonstanten, k,, for
reaktionen ska beridknas utifran experimentella virden, se kapitel Om reaktorn &r
differentiell kan den betraktas som isoterm, det vill séiga att temperaturen &r konstant
lings reaktorn. Aven partialtrycket kan betraktas som konstant. Reaktionshastigheten
kan da ocksa betraktas som konstant. Utifran en massbalans 6ver ett infinitesimalt
tjockt tvirsnitt kan foljande hirledas [4]

— 7= X /W (8)

dédr —r; ar ett medelvéirde av hur fort komponent ¢ férbrukas, det vill sdga ett medel-

virde av reaktionshastigheten, X; dr omséttningsgraden med avseende pa komponent

1, Fip ar flodeshastigheten av komponent ¢ och W &dr méngden katalysator. Enheterna

varierar fran system till system. Om reaktionen &r en forsta ordningens gasfasreaktion,

ekvation @D, med —7; berdknat fran medelviardet av partialtrycket i in- och utflodet
kan ekvation utvecklas till

— 7 = kyla (9)

XiF’tot
Y WP(1 - 0.5X;)

med vilken hastighetskonstanten, k,, kan bestimmas utifran experiment.

(10)

2.1.2 Vattenhalt i inflodet

Utover temperatur sa har ocksa inflodets sammanséttning en effekt pa jamviktskurvan
och arbetslinjen. Da forhallandet mellan véte och kolmonoxid i syntesgasen ér konstant,
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ar det méngden vatten som tillférs i inflodet som paverkar sammanséttningen. Ett
sitt att tillfora vatten &dr att anvédnda en anggenerator. Den &r ldtt att justera men
kan ha svart att halla ett konstant flode av vattenanga. Det &r onskvart att ha
mer vatten i inflodet &n vad som kridvs rent stokiometriskt sett, eftersom det vid
laga vattenhalter finns risk att sidoreaktioner forekommer [12]. A andra sidan &r det
fordelaktigt att minimera méngden vatten som anvinds eftersom att overskottet bor
separeras bort innan metaniseringen, ju mer vatten som skall separeras bort desto storre
blir energiatgangen. Pa samma sétt blir energiatgangen for uppvarmning av inflédet till
WGS-reaktorn storre ju mer vatten som finns i inflodet. Darfor ar det viktigt att anpassa
vattenflodet for att minimera energibehov och resursanvindning.

For att uppskatta den effekt som inflédets vattenhalt har pa omséttningsgraden gors
en graf dar jamviktsomséttningsgrad plottas mot vattenhalt for olika intemperaturer.
Omséttningsgraderna vid jamvikt, se skérningspunkten mellan jamviktskurva och
arbetslinje i figur [3] beriknas med hjilp av de jimviktskurvor och arbetslinjer som
presenterats i avsnitten ovan. De molférhallanden som anvénds ar 1:1:x av Hy:CO:H,O,
dér x varieras mellan 1 till 5. Den resulterande grafen visas i figur [5| I grafen syns att
de resulterande jamviktsomséttningsgraderna okar da vattenhalten i inflodet dkar, men
minskar da intemperaturen okar.

HZO:CO:H2= 1:1:1
—e— H,0:COH, = 2:1:1
091 —6— H,0:COH, = 3:1:1)
o —o— H,0:COH, = 4:1:1
O . g —E-
= 08 —{%7H51COH2—511
=]
I
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S
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£
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Figur 5: Grafen visar hur jamviktsomséttningen av CO varierar med intemperaturen,
for olika forhallanden mellan vatten och kolmonoxid i inflodet. Forfattarens egen graf.



2.2 Pd/CeOj-katalysator och hastighetskonstant

Eftersom reaktionen inte bara beror pa termodynamiken, utan &ven reaktionens kinetik,
gar inte reaktionen alltid till jamvikt. For att forskjuta reaktionen mer mot jamvikt
anvands en katalysator, vilket gor reaktionen mer material- och energieffektiv. Katalysa-
torn minskar den energi som kréavs for att reaktionen ska ske, aktiveringsenergin, genom
att skapa en alternativ reaktionsvdg. Detta innebér att en storre del av reaktanterna
kan reagera vid en ldgre temperatur.

Den katalysator som anvinds bestar av ceriumoxid (CeOs) och palladium (Pd), vilket
har visat sig fungera bra for WGS-reaktionen [13| [3]. Endast palladium &r ingen bra
katalysator for WGS-reaktionen eftersom det inte oxideras enkelt av vatten. Daremot &r
oxidation av ceriumoxid med vatten termodynamiskt fordelaktigt och vitgas spjélkas
av, se reaktion . Kolmonoxid som é&r adsorberad till ytan pa palladium enligt
reaktion kan i sin tur oxideras av den oxiderade formen av ceriumoxiden och bilda
koldioxid samtidigt som den sldapper fran det aktiva sidtet pa ddelmetallen, se reaktion

@) 13

H,0 + Ce,O3— 2CeO, + H,, (11)
CO + *—CO” (12)
CO*" +2Ce0,—CO, + Ce,O5 + * (13)

Stjdarnan innebér ett aktivt sdte pa palladiumet, alltsa dir CO kan binda in, och
CO* innebéar att CO har bundit in till ett aktivt sidte pa ddelmetallen. Detta ar ett
exempel pa heterogen katalys, vilket innebér att katalysatorn bestar av ett fast material
medan reaktanterna dr i gas- eller vétskeform och reaktionen sker pa ytan av det fasta
materialet [4].

Eftersom reaktionen sker pa katalysatorns yta ar ytans storlek ett viktigt matt pa en
katalysators kvalitet. Ett sétt att méta ytan hos katalysatorn ar BET-analys (Brunauer-
Emmett-Teller) dér ytan bestdms genom att méita de sma tryckforindringar som
uppkommer nér en ej reaktiv gas adsorberar pa katalysatorytan.

For att kunna utnyttja katalysatorns yta effektivt kravs att sa stor del av gasen som
mojligt kommer i kontakt med katalysatorn nér den flédar genom reaktorn. Ett sétt
att gora detta &r att fista katalysatorn pa ytan av ett material med smala kanaler i
flodesriktningen. Kanalerna gor att gasen kan ga igenom utan att hindras av partiklar
vilket ger ett lagt tryckfall, dessutom blir ytan som kan beldggas med katalysator stor.
Det finns block av sadana material som kan skéras till onskad storlek, de utskurna
bitarna kan beldggas med katalysator och kallas monoliter, se figur [11]i kapitel [3.2]

Katalysatorn paverkar reaktionshastigheten, dérfor dr det intressant att ta reda pa
hastighetskonstanter for reaktionen. Heterogen katalys ar véldigt komplicerat vilket gor
det svart att hitta bra virden pa hastighetskonstanter i litteraturen. Utover de vanliga



parametrarna som styr reaktionshastigheten, temperatur och koncentrationer, paverkar
dven BET-arean, porernas struktur och den kristallina strukturen hos katalysatorytan
[4]. Extra komplicerat blir det for katalysatorer som i sig &r heterogena, sasom den
Pd-ceriumoxid katalysator som anvénds, da dven férdelningen och storleken av de olika
nanopartiklarna i katalysatorstrukturen paverkar katalysatorns effekt [3].

For att skatta hastighetskonstanten anvidndes Arrhenius ekvation med den pre-
exponentiella faktorn och aktiveringsenergin hamtad fran litteraturen [13].

ky = Ape™Be/RT (14)

Den pre-exponentiella faktorn, Ag, bestdmdes i [13] till 0,3930-107® mol-s~!-cm~2-Pa™!
och aktiveringsenergin, FE,, bestdmdes till 3,9806 - 10* J/mol. Reaktionsordningen
hédmtades ocksa fran litteraturen [13] och &r ett med avseende pa HyO och noll med
avseende pa CO [I3]. Hastighetskonstanten skalas sedan linjirt, med lutningen ett,
mot den viktiga parametern BET-area och linjart mot antalet aktiva sdten. Antalet
aktiva séten skattades med antalet CO molekyler som kan adsorbera pa katalysatorn.
Lutningen mot antalet aktiva séten hémtades fran litteraturen [3] och antalet CO
molekyler som kan adsorbera skattades med det totala antalet Pd atomer i katalysatorn,
vilket resulterar i féljande ekvation:

Miat BET

k, = (Ap + A W(nco — anB))éxp(_Ea/(RT))BETB

(15)

dér W ér lutningen hédmtad ur litteraturen [3, ”Af‘:az ar kvoten mellan var katalysators
massa och dess geometriska area, nco dr mol adsorberat CO, BET &r BET-area och
indexet B svarar mot vérden hiamtade fran samma artikel [13] som aktiveringsenergin

och den pre-exponentiella faktorn. Vardet pa de olika parametrarna presenteras nedan
i tabell 21

Tabell 2: Koeffecienter i ekvation for den 3 vikt-% katalysatorn

Koeffecient | Virde Enhet
W 7,2200 - 107° | [mol- s71-g7t-Pa~1] [3]
nco 1,4710 - 1079 | [mol/cm?
nco.B 1,1956 - 10~ | [mol/cm?] [13]
[
[

BET 156,0119 m?/g]
BETy | 12 m?/g] [13]

2.3 Flodeshastighetens och masstransportens paverkan

Da katalysatorn paverkar reaktionshastigheten &r det intressant att sdtta upp en
molbalans upp éver monoliten som i ekvation (17). Pa sa sitt kan en modell for
hur omséattningen fordndras av flodeshastigheten uttryckas. I reaktorn férekommer
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masstransport, bade inre och yttre. Masstransport bygger pa att systemet naturligt
strivar efter att jimna ut koncentrationer av olika &mnen. Runt katalysatorpartikeln
finns ett gransskikt vari den yttre masstransporten sker. Den inre masstransporten sker
da gasen diffunderar in och ut ur porerna i katalysatorn. Den inre masstransportsbe-
gransningen kommer inte att analyseras i projektet da det inte inrymdes i projektet
och antas da férsummas. Den yttre masstransportensbegransningen finns dock med i
ekvation da denna kunde beréiknas utifran litterdra virden. Forutom att uttrycka
en fullstdndig molbalans kravs det berdknade tal av masstransportskoefficient samt
hastighetskonstant for att uttrycka omséttningsgrad i termer av flodeshastighet.

Molfléde in - Molflode ut + reagerat/producerat = Ack.mol (16)
FHQO — (FHQO + dFHQO) — THQO(QWT)dZ =0 (17)

dar Fy,o ar molflodet av HoO och 7,0 &r reaktionshastigheten, som é&r lika med mass-
fluxet av HyO, ry,0. I appendix [A.3| utvecklas balansen samt kommande berékningar.
Da reaktionshastigheten och massfluxet antas vara lika kan foljande samband stéllas
upp:

kg 11,0(Cry06 — Cry0.5) = kvCry0p (18)
dar Cp,op é&r koncentrationen av HyO i bulkfasen, Cp,0s &r koncentrationen av

detsamma i grénsskiktet och &, &r reaktionens hastighetskonstant. £, m,0 4r masstrans-
portskoefficienten som beréknades till k, g,0 = 0,5441 m/s genom uttrycket i ekvation

som forklaras ytterligare i appendix
Dy,

(19)

gaHQO =

ddr Sh dr Sherwoodtalet, Dy, o, och D dr monolitkanalens hydraliska diameter.

Hastighetskonstanten for reaktionen anvénds vidare i berékning av flodets paverkan pa
mol

omsittningsgraden. Denna beriiknades till 5,7965-107 —mar vid 300°C genom ekvation

2 mol
3

[15] Omséttningsgraden i termer av flodeshastighet hiirleds, som i appendix [A3] till det
slutliga uttrycket som visas i ekvation och ﬁgur@ I figuren plottas flodeshastigheten
mot omséattningsgraden utifran ekvationen.

2mrk JHoO% k,HO
(0% p(1 - 20

Xmo=1-— e = FrotRT 9,HoO kv (20)

dar X dr omséttningsgraden, z &r lingden pa monoliten, P &r radande tryck (1 atm),
R &r ideala gaskonstanten och T &r temperaturen (573K).

11
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Figur 6: Kurvorna visar hur omséttningsgraden av vatten beror pa flodeshastigheten
vid 300°C och anvéndning av 2 stycken katalysatorer (4cm). Den inzoomade rutan
visar den lilla skillnaden for modelleringen med och utan yttre masstransportsmotstand.
Forfattarens egen graf.

I figur [6] visas tva grafer, den ena &r en mycket inzoomad del av den andra grafen.
Graferna visar omséattningsgradens beroende av flodeshastigheten i reaktorn, med och
utan yttre masstransportsbegransning. Den bla kurvan inkluderar masstransportbe-
gransning och den roda kurvan tar ej hdnsyn till denna. Da dessa tva kurvor ligger
mycket nira varandra, notera axlarna i den inzoomade grafen, tyder det pa att det
yttre masstransportsmotstandet i detta fall paverkar reaktionen mycket lite. Grafen
visar ytterligare pa vilket sidtt som omséttningsgraden dr paverkad av flodeshastigheten.
Den visar att vid ldgre flode erhalls betydligt hogre omséattningsgrad vid 300°C. For att
erhalla det onskade 3:1-férhallandet behévs en omsittninggrad pa 50% vilket enligt
modelleringen motsvarar en flodeshastighet pa cirka 384ml/min. Alltsa begrinsas man
av ett relativt lagt flode for att erhalla 6nskat resultat. Observera dock att dessa virden
endast sker vid just 300°C, men reaktionen ar mycket beroende pa andra parametrar sa
som temperaturen. Om detsamma modelleras vid 350°C istéllet och 384ml/min flode
anvinds igen kommer istéllet en omséttning pa 76,07% att uppnas vilket da ér for hogt
eftersom Hy:HoO-forhallandet blir 5,2:1. Vid 350°C fordras istéllet en flodeshastighet
pa 792ml/min.
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2.4 Uppviarmning av gas i tubreaktor

For att kunna anta att gasen har samma temperatur som ugnen behover detta
modelleras. I forsta halvan av reaktorn antas det inte ske nagon reaktion utan denna
volym &r till for att gasen skall hinna virmas upp. Over denna kontrollvolym gors en
analys av viarmeoverforingen.

Ack. Varme=Virme In- Varme Ut + Tillford Viarme

Genom att anta att systemet dr i steady state, att det inte sker nagon reaktion i
kontrollvolymen, temperaturen pa tubviggen &r samma som temperaturen pa ugnen
vilken halls konstant och ett antagande att (£2)*** =1 (4, &r viskositeten hos gasen
vid viggtemperatur och py, dr viskositeten hos gasen vid bulktemperaturen) fas féljande
ekvation: A

T(Z) = Tugn - (Tugn - Tin)eip'V'Cp (21)

Ekvationen beskriver hur temperaturen ut ur kontrollvolymen 7' [K] beror pa dess langd
z [m]. Nusselts tal (Nu) beskriver forhallandet mellan ledning och konvektion hos en
fluid och &ar viktigt ndr man skall bestdmma virmeoverféringen hos fluider.

L
Nu = &
YT

(22)
Gasens termiska konduktivitet & [W/(mol - K)] kan beskrivas som gasens kapacitet
att leda viarme. h &r gasens virmekonvektionsfémaga [mol/s|, hur vérmen ror sig.
Konvektionstalet hos gasen (h) kan bestdmmas genom korrelationer. Ekvation (22)
anvinds for att berdkna konvektionstalet, se appendix [14].

Tuben delas in i fyra kortare system (tuber) dir gasens densitet p [kg/m?], virmeko-
efficient C, [J/(mol- K)] och fluidens termiska konduktivitet k£ antas vara konstant i
temperaturintervallet. Genom att modellera detta i matlab blir temperaturen innan
delen dér reaktionen sker 599,9956 K da ugnstemperaturen 75,4, dr 600 K, detta visas i
figur [7] Temperaturen i tubreaktorn kan alltsa antas vara samma som i ugnen for denna
ugnstemperatur.
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Figur 7: Grafen visar hur temperaturen pa gasen okar ldngs ldngden pa tuben.
Forfattarens egen graf.

2.5 Forsoksplanering

Ett av projektets mal ar att fa ut 3:1 forhallande av Hy:CO. For de parametervirden
som tar fram denna sammanséttning gors en forsoksplanering for att se hur mycket
sammansittningen fordndras om nagon av parametrarna fordndras. Metoden tar
fram linjéra samband och samverkanseffekter mellan parametrarna (hur parametrarna
paverkar varandra). Ett resultat, y, beror vanligtvis pa flera olika parametrar, z,
y = f(x). Antalet parametrar (n) bestimmer hur manga forsok som gors (2"). For
att reducera antalet férsok brukar de parametrar som har storre betydelse véljas ut.
Modellen nedan anvénds for att berdkna hur parametrarna och samverkan mellan
parametrarna paverkar resultatet:

y = Po+ frz1 + farz + Prazixs + € (23)

g, residualen, ar skillnaden mellan det experimentellt framtagna vérdet och det
berdknade virdet utifran modellen. § ar koefficienterna framfor parametrarna och
bestammer vad responsen blir, dessa bestdms genom forsok [15].

Factorial design dr en metod som anvénds for att berdkna hur dessa parametrar
paverkar resultatet. Med factorial design menar man att alla max- och minimivarden
av de valda faktorerna och kombinationerna undersoks for hur dessa paverkar modellen.
I avsnittet ovanfor sattes n till tva, det valdes alltsa tva faktorer som kan dopas till
x1 och x5, detta innebér att en 2% factorial design kommer anvindas. Faktorerna x;
och x5 kommer att varieras fran ett hogsta virde (+) till ett ldgsta virde (-) i ett

14



monster som illustreras i [3] Valet av det hogsta virdet respektive det ldgsta virdet
gors utifran de intervall som é&r intressanta att underscka. Viljs ett for snévt intervall
kan den optimala punkten ligga utanfor intervallet, viljs daremot ett for brett intervall
blir modellen oséker da den bygger pa linjara modeller. Detta visas i modellen genom
att lagga till S5 som korrigerar responsen efter interaktionen mellan x; och z5. Om
responsen mellan faktorerna inte &r samma mellan alla nivaer finns det interaktion
mellan faktorerna. Detta illustreras i figurerna [§ och [9]

%
wl

B Respons
Respons

+

Lag B+
Lag

@
Uj|

- Faktor A
- Faktor A + Lg

Lag Hég

Hog

Figur 9: Ett experiment med interak-
tion mellan de tva faktorerna (A & B),
med stor interaktion da linjerna skiljer

sig mycket i lutning. Forfattarens egen
bild.

Figur 8: Ett exempel pa ett experiment
utan interaktion mellan de tva fakto-
rerna (A & B), da linjerna &r parallella.
Forfattarens egen bild.

Utover de hogsta och ldgsta viardena sa kors dven nollpunkter, dessa punkter ligger
precis mitt emellan de hogsta och ldgsta virdet. Dessa punkter kors for att gora
modellen béttre da vissa fordndringar i planet ej tas med da man bara tar med véardet
pa de yttre punkterna. Forsoken utfors i en speciell ordning vilket illustreras i tabell
[15].
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Tabell 3: Designmatris for en 22 factorial design med nollpunkter

Forsok nr. | xy | 2o | 12 | ¥
1 + 1+ + 0N
2 + 1 - |y
3 + -] - | Y3
4 i I B O 71
5 0] 0] 0 |ys
6 0O+ 1] 0 |y
7 0 - 0 Y7
8 + 0 0 Ys
9 0| 0 |ye

2.6 Linjar regression och statistisk analys

For att hitta de bésta koefficienterna till modellen, ekvation (23)),anvéinds minsta
kvadratmetoden. Minsta kvadratmetoden bygger pa att summan av kvadraten av
residualerna, &;, minimeras:

SSE =Y ¢ (24)

dir g; dr det med modellen skattade resultatet utifran parametrarnas véarden i
experimentpunkt ¢ och y; dr det vid samma experimentpunkt uppmétta resultatet.
Summans minimipunkt hittas genom att hitta nollpunkten av dess derivata. Analysen
resulterar i foljande uttryck [16];

b= (XTX)"' X"y (25)

dér b dr en vektor med modellens koefficienter, X &r en matris dar forsta kolonnen &r
fylld av ettor och resterande kolonner ar experimentvirden for parametrarna. i dr en
kolonnvektor med de uppmitta resultaten i samma ordning som parametrarna i matri-
sens kolonner. Den forsta kolonnen, som ér fylld av ettor, motsvarar konstanttermen,
Bo 1 ekvation ([23)). Om viirdena i matrisen skiljer sig mycket i storlek standardiseras
och centreras matrisens kolonner innan ovanstaende beridkning utfors. Detta genom att
utfora foljande operation:

=1 (26)

dar Z; ar den j:ite i X, Z; dr medelvérdet av kolonnen och s &r kolonnens standardav-
vikelse.

Efter att modellens koefficienter berdknats underscks modellens signifikans. Med
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signifikans menar man att det observerade resultatet, till exempel en modell, kan
kopplas till ett faktiskt fenomen med en viss sikerhet, signifikansniva. Motsatsen,
insignifikans, innebér att det observerad resultatet inte kan kopplas till fenomenet
med den forbestdmda signifikansnivan och det uppmétta resultatet kopplas istéllet till
slumpmaéssiga variationer. I den hir rapporten anvénds en signifikansniva pa 95%.

Signifikansen undersoks med olika tester. For modellen anvénds ett F-test. Modellens
observerade F virde, Fs, berdknas enligt

> (9 —9)*/(p—1)
> (Wi —yi)?/(n —p)
dir n ar antalet forsok och p ar antalet parametrar i modellen. Jamfors detta vérde

med F-distributionens virde for 95% och motsvarande frihetsgrader avgors modellens
signifikans. Fps > F(p — 1,n — p,0,95) innebér att modellen &r signifikant.

Fobs = (27)

Om modellen klarar F-testet kan man ga vidare med individuella t-test for de olika
parametrarna. De individuella t-testen underscker likt F-testet modellens signifikans
men tittar pa en parameter i taget.
by
tobs,k - T = (28)
s\ (XTX) ™)k

tobs i 8r det observerade t-vérdet for den k:te parametern och ska jémféras mot vérdet
av t-distributionen for n-p frihetsgrader och 97,5%. Om det observerade t-vardet &r
storre @n virdet fran t-distributionen kan parametern anses signifikant. Om déremot
det observerade t-viardet ar mindre dn vérdet fran t-distributionen &r parametern
insignifikant och den linjir regressionen och statistiska analysen maste goras om utan
denna.
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3 Utforande

Projektets utforande bestar av flera delar. Dels utférs design och konstruktion av
reaktor och katalysator for WGS-reaktionen, liksom en utforlig teoretisk modellering
av reaktionen. Sedan undersoks hur vil de teoretiska modellerna stimmer genom att
genomfora experimentella tester med reaktor och katalysator och jamfora resultaten.
Tester utfors dven for att ta fram information om hastighetskonstanten for reaktionen.
I de foljande avsnitten beskrivs utforandet for varje delmoment i detalj.

3.1 Modellering av WGS-reaktionen

Teoretisk modellering av WGS-reaktionen utférdes infor de experimentella férsoken
for att skapa en uppfattning om vilka resultat som var att forvianta sig. Teorin som
ligger till grund fér modelleringen aterges i kapitel 2, tillsammans med resulterande
grafer. De fragor som undersokts ar vilka driftsbetingelser som &r passande for att fa
ett utbyte av 3:1 mellan vatgas och kolmonoxid fran reaktorn. Dessutom undersoktes
hur olika transportfenomen paverkar reaktionen. De slutsatser som drogs var att en
lag inloppstemperatur och ett lagt gasfiode var att foredra, samt att det behdvdes ett
overskott av vatten i inflédet. Dessa observationer fungerade sedan som utgangspunkter
for laborationerna.

3.2 Tillverkning av Pd/CeQO.-katalysator

Tillverkningen av katalysatorn skedde i tva steg. Forst tillverkades ett pulver av
katalysatormaterialet, som bestod av ceriumoxid (CeOs) och palladium (Pd). Detta
pulver blandades sedan till en slurry och féstes pa en monolit. Tva olika katalysator-
pulver tillverkades, ett med 1 vikt-% palladium och ett med 3 vikt-% palladium. Som
utgangsmaterial anvindes ceriumoxid och en palladiumnitratlosning med 15,05 vikt-%
palladium, av varje pulver tillverkades 4 g.

For att veta hur mycket palladiumlosning som behdvde tillsdttas till cerian méttes
forst ceriumoxidens porvolym. Detta gjordes genom att tillsdtta extremt rent vatten
till 4,017 g ceriumoxid. Porvolymen uppmittes till 485 ul/g och motsvarar den volym
vatten som tillsatts da allt pulver var 16st. Mangden palladiumlosning som behoévdes till
pulvret med 1-vikt% var 190 ul och for 3 vikt-% behovdes 460 pl. Palladiumlésningarna
spaddes sedan till porvolymen och tillsattes under omrorning till 3,96g respektive 3,88¢g
ceria. Efter 10 min omrorning frystorkades l6sningarna med flytande kvéve, dérefter
kalcinerades pulvrena i 600°C i 2 timmar, varmen 6kades med 2°C/min.

Monoliter skars ut fran ett storre block med tjockleken 2 cm. For att fa sa manga kanaler

som mojligt och samtidigt kunna fa in monoliten i reaktorn skars den enligt figur [10] sa
att den fick ungefarlig form av en cylinder med diametern 1,2 cm och ldngden 2 cm.
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Figur 10: Formen pa monoliten sett Figur 11: Monolit belagd med kataly-

uppifran, varje ruta har héjden och satormassa. Forfattarens egen bild.
bredden 1mm. Forfattarens egen bild

For att fiasta katalysatorn pa monoliterna doppades de i en slurry innehallande
katalysatorpulver och bindemedel i form av ceriumacetatlosning med 23 vikt-%
ceriumoxid. Slurryn med 3 vikt-% katalysatormassa blandades genom att till 0,866 g
katalysatorpulver tillsdtta 0,216 g bindemedel, och 3,599 g extremt rent vatten. Slurryn
med 1% katalysatorpulvret blandades pa samma sétt men med dubbla méngder av alla
amnen for att fa ut storre volym, sa att det skulle bli ldttare att beldgga hela monoliten.

Efter att monoliterna doppats i slurryn torkades de med hjélp av en varmluftspistol
i 90°C for att sedan kalcineras i 550°C i 2 min. Denna procedur upprepades tills
katalysatorbeldggningen pa monoliten uppgick till 20 vikt-% av den totala vikten pa
monoliten och katalysatormassan. I figur visas en fiardig monolit som &r belagd
med katalysatormassa, torkad och kalcinerad. For att ta reda pa den specifika ytarean
pa katalysatorn gjordes BET-analyser av bade pulvret med 1 vikt-% Pd och det med
3 vikt-%, analysresultaten anvindes sedan i berdkningen av hastighetskonstanten for
reaktionen enligt ekvation . Resultaten av dessa tester presenteras i kapitel

3.3 Design och tillverkning av WGS-reaktor

Efter att katalysatorn tillverkades skapades en reaktor. Reaktorn utformades som en
tubreaktor med monoliten i mitten. Denna design ar lamplig for en gasfasreaktion med
fast katalysator. Eftersom det under den inledande modelleringen inte upptéacktes nagot
behov av varmevéxling under reaktionens gang, beslutades att en reaktor med majlighet
att halla flera monoliter i serie skulle vara tillracklig for att uppna ett 3:1-forhallande.

I designen stélldes krav pa bade sékerhet och flexibilitet. Mojligheten att enkelt kunna

installera olika konfigurationer av katalysatorer och krav pa téthet gjorde att Swagelok-
kopplingar valdes till bada d&ndarna av reaktorn. Swagelok-kopplingar bestar av tva
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delar som sitter ihop med en géinga, och respektive del klams fast direkt pa respektiva
rorande, for att koppla samman tva ror. For att fa maximal flexibilitet bestdmdes
reaktorns innerdiameter till 14 mm, sa att en befintlig metaniseringskatalysator skulle
fa plats i reaktorn. Detta gor det mojligt att ataranvénda metaniseringskatalysatorn
utan att behéva byta reaktor.

Reaktorn utgors av ett en meter langt stalror vilket &r tillrdckligt for att virma
gasstrommen och ger mojlighet att halla flera monoliter i serie. Eftersom Swagelok-
kopplingar finns for ytterdiametrar pa 18 mm beslutades att reaktorns dimensioner
skulle vara 1000x14x18 mm och kopplingar inhandlades. For att na de dimensioner
som anvindes for gasldeningarna i laboratoriet krivdes tva Swagelok-kopplingar i
serie, 18 mm till 12 mm f6ljt av 12 mm till 6mm. For att gora det mojligt att
anvinda termoelement i reaktorn anslots kopplingen, i bada &ndarna, till Swageloks
T-kopplingar. I de resterande tva édndarna pa respektive T-koppling monterades sma
Swagelok-kopplingar fran 6 mm till 3 mm da detta var dimensionen pa gasledningarna.
En skiss 6ver reaktorns uppbyggnad finns i appendix och ett foto pa den
fardigmonterade reaktorn finns i appendix [B.2]

Nér reaktorn skulle byggas saknades ett ror med de réatta dimensionerna sa éndarna pa
ett r6r med 21 mm ytterdiameter svarvades ner till de 18 mm som kopplingarna var
designade for. For att sdkerstédlla monolitens placering i mitten av reaktorn borrades
ett hal for en tjock svetstrad 490 mm fran den nedre dndan av reaktorn. Svetstraden
svetsades sedan fast och ytan slipades jamn.

3.4 Tester av WGS-reaktor och katalysatorer

For att testa och verifiera den konstruerade reaktorn och tillhérande katalysatorer
genomfordes en rad experimentella forsok pa WGS-reaktorn. Syftet med forsoken var
att undersoka WGS-reaktorns och katalysatorernas kapacitet, samt att hitta en ldmplig
driftpunkt for att uppfylla malet om att ha ett molférhallande av 3:1 mellan H5:CO i
utflodet fran reaktorn. Dessutom utfordes en factorial design och forsok for att kunna
bestdmma reaktionens hastighetskonstant.

Forsoken genomfoérdes i ett laboratorium med tillgang till de ingaende gaserna,
anggenerator och ugn. En vattenavskiljare, massflodesregulatorer, virmeslingor och
analysator anvindes ocksa. For att analysera CO, CO,, CHs4 och Oy anvénds IR-
métning medan Hy méts genom analys av varmeledningsformaga. Reaktorn monterades
vertikalt i ugnen dér reaktantstrémmen férdes in nerifran och produktstrommen togs
ut pa toppen. Vérmeslingor lindades runt ledningarna fram till och efter ugnen for
att forvarma samt halla gasen varm sa att vattnet inte kondenseras. En bild pa
reaktorn nir den dr monterad i ugnenlnnan forsoken inleddes tathetstestades reaktorn
for att undvika ldckage av giftiga gaser, sasom kolmonoxid. Analysatorn kalibrerades
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dven for att fa noggranna maétresultat. Ugnen virmdes till den onskade temperaturen
och 6vrig utrustning stélldes in, dérefter startade testerna. Produktstrommen fordes
fran reaktorn vidare till vattenavskiljaren da anlaysatorn inte tal vatten. Eftersom
en stor del av inflodet bestar av vatten i WGS-reaktionen monterades dven en extra
vattenavskiljare. Efter vattenavskiljarna fordes produktstrémmen in i analysatorn och
molsammanséttningen i produktstrommen erholls. Under alla forsok holls trycket
konstant vid atmosférstryck.

Som ndmns i avsnitt tillverkades tva olika typer av katalysatorer och tester pa
bada gjordes. For att genomfora tester kring industriell trovéirdighet valdes 1 vikt-
% Pd katalysatorn. Detta for att det i industrin kan vara av intresse att halla
kostnaderna laga, da mindre méangd palladium betyder lagre kostnad, och istéllet oka
temperaturen. Eftersom ett flertal katalysatorer gjordes ansags det vardefullt att testa
mycket héga temperaturer &ven om detta riskerade att forstora katalysatorn. Eftersom
katalysatorn upphettats till 600°C vid tillverkningen ansags det vara den hogsta mojliga
temperaturen for testerna. Den 1%-iga katalysatorn testades i ett temperaturintervall
pa 400 - 600 °C déar ugnens instéllning ckades med 50°C per steg. Flodet av syntesgas
holls da konstant vid 280 ml/min och vattenflodet holls i 6verskott i férhallande till
stokiometrin. Driftsbetingelser for dessa forsok redovisas i tabell [4]

Tabell 4: Driftsbetingelser for férsok med en 1 vikt-% Pd katalysator.

Forsok nr. | T [°C] | q [ml/min)]
1 410 280
2 460 280
3 503 280
4 550 280
5 600 280
6 600 280

Efter 1 vikt-% Pd katalysatorn testades tva stycken 3 vikt-% Pd katalysatorer for
att sdkerhetstéilla att hog omséittning skulle uppnas. Anvandning av den 3 vikt-% Pd
katalysatorn utfordes i syfte att efterlikna forutsattningar for att gora studentproduce-
rad gas, da katalysatorméngden #r mindre och produktionen av brénslet &r av storre
betydelse. Syftet med detta testet &r att hitta en punkt ddr omséttningsgraden var
tillrickligt hog for att fa 3:1 Hy:CO, men inte for hog sa att for mycket CO férbrukades.
Vid dessa forsok varierades flodena av syntesgas och vatten nagot. Driftsbetingelser for
dessa forsok redovisas i tabell 5
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Tabell 5: Driftsbetingelser for forsok med tva 3 vikt-% Pd katalysatorer.

Forsok nr. | T [°C] | q [ml/min]
1 360 280
2 305 280
3 330 280
4 330 350
) 350 350
6 350 280
7 340 300
8 350 300

Utifran dessa resultat genomfordes sedan en forsoksplanering runt punkten som
undersokte optimala parametervéirden for flodeshastigheten och temperaturen tillsam-
mans samt hur sma forandringar av parametrarna paverkar responsen. Intervallet pa
temperaturen var: 345 till 365 °C och intervallet pa flodeshastigheten var 270 till 330
ml/min. For att vidare undersoka slutsatsernas trovirdighet anvinds regressionsanalys
och statistisk analys forklarat i teoriavsnittet. Forsoksplaneringen som f{6ljdes under
experimenten visas i tabellen [0}

Tabell 6: Designmatris for forsoksplaneringen, dar x; dr temperaturen [°C] och xo &r
flddeshastigheten pa syntesgasen [ml/min].

Forsok nr. | =1 | 29
1 345 | 300
2 345 | 330
3 345 | 270
4 355 | 300
5 355 | 270
6 355 | 330
7 365 | 270
8 365 | 300
9 365 | 330

For att erhalla ett virde pa hastighetskonstanten for den tillverkade katalysatorn
utfordes slutligen laborativa forsok for detta &dndamal. Forsoken utfordes sa att
omséttningsgraden av kolmonoxid holls lag, alltsa differentialférhallanden. Detta
uppnaddes genom att endast anvinda en 3 vikt-% Pd katalysator, halla relativt lag
temperatur och hogre flode genom reaktorn. Elva forsok genomfordes med en 3 vikt-%
Pd katalysator inom intervallet 250°C till 350°C som i tabell [7]
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Tabell 7: Driftsbetingelser for forsok med en 3 vikt-% Pd katalysator for bestdmning
av hastighetskonstant.

Forsok nr. | T [°C] | q [ml/min]
1 250 280
2 260 280
3 270 280
4 280 280
5 290 280
6 300 280
7 310 280
8 320 280
9 330 280
10 340 280
11 350 280

Genom att méta reaktionshastigheten i varje steg berdknas hastighetskonstanten
vid de olika temperaturerna. Med hjilp av detta kan sedan aktiveringsenergin, F,,
och den pre-exponentiella faktorn, Ag, i ekvation berdknas och ett uttryck
for hastighetskonstantens temperaturberoende erhalls. Detta uttryck anvénds sedan
for att gora berdkningar for en uppskalad reaktor, se kapitel [5.1] Anledningen till
att differentialférhallanden anvénds till denna typ av maétningar &r for att oka
forutsdttningarna for att resultatet for hastighetskonstanten blir mer noggrant [4].

k, = Ape Be/RT (29)
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4 Resultat och diskussion

De tester som utforts under projektets gang har genererat en méngd resultat. Dels har
experimentella forsok gett data om reaktionen som gar att jamféra med de forvintade
resultaten som tagits fram genom modelleringen. Dessutom har en factorial design
genomforts for att underscka hur stabil den uppmétta omséattningsgraden &r, med
hénsyn till variationer i temperatur och gasflode. Slutligen har forsck anvénts for att ta
fram varden pa konstanter som é&r specifika for den tillverkade katalysatorn som anvénts
till WGS-reaktionen. De resultat som erhélls redovisas i de foljande avsnitten.

4.1 Inledande férs6k med katalysatorer

Eftersom reaktorn och katalysatorerna tillverkats egenhéndigt genomfordes forst nagra
inledande forsok for att testa deras funktionalitet och prestation, och om det var mojligt
att uppna den onskade omséattningsgraden av CO pa 50%. Forst testades en monolit
med 1-vikt% palladium enligt tabell [4] i kapitel [3.4] temperaturen tkades alltsa medan
flodets holls konstant. Resultaten fran dessa tester visas i figur [I2] dér den uppnadda
omséattningsgraden vid respektive forsok visas tillsammans med jamviktskurvan for
reaktionen. Det kan utlédsas fran figuren att reaktionen inte gick till jamvikt vid nagot
av forsoken och att tillrickligt hog omséttning inte erholls forrén vid 600°C, vilket
var i niva med den uppskattade maxtemperatur som katalysatorn skulle klara av
utan att forstoras. Omsittningsgraden ar alltsa lidgre dn den som forvantats utifran
modelleringen. Ett sitt att oka omséttningen skulle kunna vara att minska flodet, sa
att uppehallstiden forlangs. Men pa grund av att analysatorn som anvéndes inte kunde
méta vid allt for laga floden var det inte mojligt att gora forsok med lagre flode. Eftersom
dessa tester inte gav sa hog omséttningsgrad av CO vid laga temperaturer antogs det
att storre méngd palladium behévdes samt att det skulle vara vérdefullt att kunna cka
uppehallstiden. Darfor gjordes inte fler tester med denna katalysator.
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Figur 12: Uppnadd omséttningsgrad mot uppmétt temperatur efter monoliten fér en 1
vikt-% Pd monolit. Numreringen svarar mot férsoken i tabell . Forfattarens egen graf.

Fokus lades istéllet pa de katalysatorer som inneholl 3 vikts-% palladium, och for
att kunna variera uppehallstiden placerades tva monoliter med 3 vikt-% palladium
i reaktorn. I testerna som utférdes varierades temperaturen och gasflodet enligt
tabell [}l Resultaten av dessa forsok presenteras i figur [I3] och de resulterande
omséttningsgraderna blev mérkbart hogre med de nya katalysatorerna. Mycket hog
omséttningsgrad observerades redan vid det forsta forsoket med en inloppstemperatur
pa ca 360°C, da jamvikt nistan uppnaddes. Darfor minskades temperaturen till efterfol-
jande tester. Vid resterande férsok uppnaddes inte jamvikt men som tidigare tenderade
omséttningsgraden att 6ka med 6kad temperatur for respektive flodeshastighet, men inte
lika ordnat som for en 1 vikt-% Pd katalysator. Forsok 6 gjordes vid 350°C vid samma
flode som forsok 1, men omséttningen av CO blev betydligt lagre, darfér misstanks att
katalysatorn degraderas, vilket diskuteras nédrmare i kapitel Resultaten visade dven
att nar flodet hojdes, och uppehallstiden alltsa minskade, tycktes omséattningsgraden
sjunka, vilket var i enlighet med den teoretiska modellen av reaktionen.
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Figur 13: Uppnadd omséttningsgrad mot uppmétt temperatur efter monoliten for tva
3 vikt-% Pd monoliter. Numreringen svarar mot forsoken i tabell [f] Forfattarens egen
graf.

Under forsoken noterades dock att den uppmétta temperaturen i reaktorn vid katalysa-
torns inlopp lag betydligt lagre &n den temperatur som ugnen var instélld pa. Skillnaden
var som mest ca 50°C. Dessutom kunde temperaturen variera nagot under ett forsok.
Denna temperaturskillnad kan vara en indikation pa att ugnen hade svart att halla den
onskade temperaturen men en annan anledning kan vara att varmeoverforingen fran
ugnen till gasen i reaktorn inte var sa effektiv som modelleringen i kapitel visat.
Detta gjorde att temperaturen inte kunde regleras exakt, vilket ger en viss osékerhet i
hur omséttningsgraden faktiskt beror av temperaturen.

Det uppstod ocksa problem med att kontrollera angflodet till reaktorn. Den ang-
generator som anvindes klarade inte av att halla ett konstant flode av anga, sa
det gick dessvérre inte att dra nagra slutsatser angaende vattenhaltens paverkan pa
omséttningsgraden. Det beslutades saledes att lata vattenhalten ligga inom ett intervall
(3 till 4 ganger kolmonoxidflédet) och inte variera denna parameter i kommande factorial
design.
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4.2 Resultat av factorial design

Nér en lamplig driftpunkt hittats for att uppna 3:1 i férhallande mellan vétgas och
kolmonoxid, utférdes forsok for en factorial design enligt tabell [l I driftpunkten som
utgicks fran var syntesgasflodet 270 ml/min och ugnen stélldes in pa 355 °C. Samma
tva katalysatorer med 3 vikt-% Pd anvindes under dessa forsok. Nar alla forsoken
genomforts raknades omséttningsgraden av CO och kvoten Hy /CO ut for varje forsok,
se tabell |8 och en linjar regression gjordes sedan enligt avsnitt for att skatta
modellparametrar. 1 den linjéara reressionen anvindes kvoten Hy/CO som resultat, y.
H,/CO forhaller sig till omséttningsgraden av CO, X, enligt f6ljande ekvation:

1+XCO

(30)

Tabell 8: Resultat fran forsoksplaneringen, dar T &r temperaturen [°C|, ¢ &r
flodeshastigheten pa syntesgasen [ml/min], och omséttningsgraden av CO, Xco,
redovisas i procent, tillsammans med kvoten Hy/CO.

Forsok nr. | T [°C] | ¢ [ml/min] | Xco [%] | Kvot Hy/CO
1 345 300 37,80 2,32
2 345 330 31,68 2,01
3 345 270 38,17 2,34
4 355 300 54,09 3,56
5 355 270 52,73 3,42
6 355 330 34,82 2,18
7 365 270 69,40 5,78
8 365 300 99,59 4,09
9 365 330 46,01 2,79

Utover temperatur och syngasflode ansags dven angflodet vara en viktig parameter
att ta med i forsoksplanen. Men pa grund av problemen med regleringen av angflodet
som diskuteras i kapitel anvandes samma installning pa anggeneratorn vid samtliga
forsok. Medelangflodet var 378,6 ml/min och standardavvikelsen var 15,2 ml/min &ver
forsoken i tabell[§] Forst gjordes en linjér regression med vattenflodet som en varierande
parameter. Medelangflodet fran varje forsok byggde tillsammans med temperaturen,
flodeshastigheten pa syntesgasen och produkten av de tva upp matrisen till den linjira
regressionen. Det visade sig dock i den statistiska analysen att angflodet var en
insignifikant parameter, varefter regressionen gjordes om utan angflode. Nar angflodet
exkluderats ur modellen klarade den bade F-test och samtliga t-tester varefter figur
kunde tas fram. Pa grund av svarigheterna med temperaturinstillningen anvinds den
uppmiitta temperaturen istéillet for den temperatur som stélldes in pa ugnen, for dessa
berdkningar.
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Figur 14: Den bla ytan visar den fran regressionen beriknade modellen. Den gula
halvtransparenta ytan har en konstant Hs/CO kvot pa 3 och skédrningen mellan
de tva planen visar lampliga driftforhallanden for WGS-reaktorn. Prickarna &r de

experimentella data som regressionen &r baserad pa. Forfattarens egen graf.

Det bla planet som visar den fran modellen berdknade H,;/CO-kvoten beskrivs av
ekvation (31)).

H,/CO = 3,1255 4 0,8487T — 0,5714G — 0,4298T°§ (31)

dir T och § dr standardiserad och centrerad temperatur respektive flsdeshastighet av
syngas. T och ¢ beriiknas utifran ekvation med T = 318,2, sp = 9,6408 och den
uppmiitta temperaturen, samtliga i [°C], samt Q = 300, s = 25,9808 och det instillda
volymsflode av syntesgas, samtliga i [ml/min].

Planet ligger relativt centrerat kring den intressanta 3:1 nivan vilket ger en bra bild
over hur kénslig kvoten &r for variation av de olika parametrarna i omradet. Skiarningen
mellan det gula och bla planet visar att det finns ett flertal mojliga kombinationer av
parameterviarden som ger 3:1 forhallande. Den bla ytan &r forhallandevis brant vilket
tyder pa att sma fordndringar i flode eller temperatur ger en betydande skillnad i
respons. Detta gor det svart att kora reaktorn sa att det blir ett exakt 3:1 forhallande.
Dérfor kanske ett reglersystem skulle behovas for 6kad noggrannhet.

Inga replikat gjordes under testerna med factorial design, men under de inledande
forsoken som sedan ledde fram till forsoksplaneringen gjordes tva tester med samma
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temperatur och flode som i forsoksplaneringen. Dessa tva tester anviands som replikat
och &r inlagda i factorial design-modellen i figur [I5] och representeras av de tva grona
markeringarna.

101 [

Uppmaitt = forutspadd
9r ®  Forsbksomgang 1
®  Forsoksomgang 2

H,/CO
()
T

H2/CO—f('jrutspédd

Figur 15: Punkterna i bilden visar uppmétta Hy/CO mot med modellen forutspadd
H,/CO. De roda punkterna &r de experimentdata som ekvation ar baserad pa
medan de grona punkterna dr Hy/CO fran en tidigare forsoksomgang. Linjen svarar
mot fallet dar uppmétt kvot=forutspadd kvot. Forfattarens egen graf.

For att modellen ska vara trovéirdig borde upprepning av forsok ge samma respons. Det
innebéar att grona och roda prickar borde ligga i nédrheten av varandra. Fran figuren
kan man se att den forutspadda (med modellen utriknade) kvoten mellan Hy och CO
for den forsta forscksomgangen dr mycket mindre &n den uppmaétta. Det dr tydligt att
de forsok som markerats med grona prickar skiljer sig fran 6vriga forsok, vilket kan ha
flera orsaker. En anledning ar troligtvis att WGS-reaktionen inte dr den enda som sker i
reaktorn utan dven sidoreaktioner férekommer. I sidoreaktionerna bildas kolféreningar
som légger sig som en beldggning pa katalysatorytan och himmar dess effekt. I figur [16]
visas tre monoliter dér den langst till hoger har anvéints i reaktorn under forsok. Som
kan ses édr den betydligt morkare d&n de andra vilket tyder pa kolavlagringar.
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Figur 16: Bilden visar tre monoliter, den langst till vinster &r ren monolit, den i
mitten ar belagd med katalysatormassa och den léngst till hoger dr ocksa belagd med
katalysatormassa och anvénd i reaktorn. Forfattarens egen bild.

Genom anvéndning av parametrarna i ekvation kunde resultaten av forsoken
plottas i en graf for jamforelse mellan resultaten, den grona kurvan, och modelleringen,
den réda kurvan, som visas i figur [I7] I resultatet och modelleringen anvinds 320°C
vilket valts pa grund av att den ligger mitt i intervallet for grafen av figur
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Figur 17: Grafen visar hur modelleringen av omsédttningen mot flodeshastigheten
forhaller sig till resultaten av detsamma. Forfattarens egen graf.

I figuren kan det noteras att axeln pa omséttningsgraden av CO oOverstiger 1 vilket
sjalvklart inte &r mojligt. Vid lagre flodeshastigheter &r omséttningsgraden &nnu hogre
vilket forklaras av det faktum att modelleringen &r baserad pa omséttningsgraden av
H50O och inte CO. Néar Xp,0 konverteras till Xco genom ekvation resulterar
detta i en for hog omséttningsgrad da reaktionen varken tar héansyn till att CO ar
en begransande reaktant eller jamvikten, dessutom &r det 3 till 4 ganger mer vatten dn
CO i flodet. Den hoga omséttningsgraden i modellen tyder pa att omséttningsgrader
nara jamvikt bor forvantas. Resultaten fran factorial design har dock beydligt ldgre
omséttningsgrad och detta kan eventuellt kopplas till den kolbeldggning som man kan
se i figur[L7} Jamfor man vidare med den forsta punkten som kirdes med de tva 3 vikt-%
katalysatorerna och som gick till jamvikt ges ytterligare misstanke fér degradering.

Fr,0

XCO = XHQO (32)

Feo
Pa grund av katalysatorns evetuella forsémring 6ver tid finns det anledning att tvivla
pa modellens trovirdighet. Eftersom inga replikat gjordes upptéicktes inte langsamma
forandringar i systemet sasom kolavlagring. Eftersom detta verkar ha stor paverkan pa
systemet kan inte modellen ses som en fullsténdig beskrivning av systemet.
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4.3 Bestamning av hastighetskonstant

Som beskrivs i kapitel gjordes 13 forsok da omséattningen av kolmonoxid holls lag.
Detta for att experimentellt kunna ta fram en hastighetskonstant for katalysatorn.
Eftersom angflodet inte gick att reglera pa ett palitligt siatt gjordes inga experiment
for att ta reda pa reaktionsordningen. Istéllet antogs reaktionsordningen vara ett med
avseende pa vatten vilket dr samma som anvénts till modelleringen. De fyra punkter dar
temperaturen var lagst visade negativ omsattningsgrad vilket naturligtvis inte stdmmer
sa dessa punkter kasserades. Resultaten fran de 6vriga forstken presenteras i tabell [9]

Tabell 9: Resultat fran forsok for att bestdmma hastighetskonstanten k, [mol/(min Pa
Srat)], ddr T ar temperaturen [°C], ¢ dr flodeshastigheten pa syntesgasen [ml/min| och
omséttningsgraden av CO, X¢p, redovisas i procent.

Forsok nr. | T [°C| | ¢ [ml/min] | Xco [%] | ky - 107 [mol/(min Pa gia)]
1 230 280 0.16 2.67
2 290 280 0,29 4,39
3 300 280 0,76 1,15
1 310 280 1,24 1.86
3 320 280 1,99 2,96
6 330 280 2,48 3,66
7 340 280 3,35 5,01
8 350 280 4,18 6,37
9 360 280 5,00 7,95

Nér hastighetskonstanterna var berdknade kunde den pre-exponentiella faktorn och
aktiveringsenergin bestammas utifran Arrheniusekvationen, ekvation . Detta genom
att utfora linjar regression pa logaritmen av hastighetskonstanterna mot 1/T .
Fran regressionen som visas i figur bestdmdes pre-exponentiell faktor, Ag, till
1,9987-10* mol - s~ - g=' - Pa~! och aktiveringsenergin, F,, till 1,4741-10° J/mol.

log(k) = log(Ap) — 7= (33)
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Figur 18: De grona ringarna &r logaritmen av den experimentellt uppmaétta hastighets-
konstanten och den bla linjen &r logaritmen av den skattade hastighetskonstanten mot
1/T. Forfattarens egen graf.

Aktiveringsenergin skiljer sig visentligt fran den i litteraturen (3,9806 - 10* J/mol
[13]). Detta skulle kunna bero pa att reaktionen tar en annan reaktionsvéig &n den
som beskrivs i kapitel 2.2] Men eftersom inga replikat gjordes och det fanns problem
med utrustningen maste resultatet tolkas med forsiktighet. Vad som énda talar for att
resultatet dr riktigt och att det som observeras faktiskt &r en annan reaktionsvig ar att
den uppmaétta aktiveringsenergin &r néstan fyra ganger storre &n den fran litteraturen
[13]. Att den uppmétta aktiveringsenergin skulle bli sa mycket storre pa grund av
slumpméssiga fel ar svart att tédnka sig. Samtidigt ar det svart att se hur brister i
métutrustningen skulle ge ett systematiskt fel som ger upphov till den observerade
aktiveringsenergin. Detta eftersom den linjéra regressionen ar utférd pa logaritmen av
den upmaétta hastighetskonstanten. Alltsa skulle ett fel i aktiveringsenergin motsvaras
av ett exponentiellt métfel mot 1/7. Dessutom kan masstransportsbegréansningar
uteslutas eftersom detta skulle resultera i en ldgre aktiveringsenergi [4]. Slutligen
talar kolavlagringen for att en annan reaktionsvig spelar in. Det gar inte att fran de
utforda experimenten veta hur denna kolavlagring har paverkat katalysatorns maéjlighet
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att utfora reaktionsvigen diskuterad i kapitel 2.2} Ingen statistisk analys gjordes pa
resultatet.

Trots osidkerheterna &dr den experimentellt framtagna hastighetskonstanten den béasta

som finns att tillga for katalysatorn och anviands darfor i den teoretiska uppskalningen
av WGS-reaktorn. Den uppskalade reaktorn analyseras nédrmare i kapitel
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5 Projektet sett ur ett helhetsperspektiv

Resultaten i detta projekt &r intressanta i sig for att fa storre forstaelse for hur
reaktionen fungerar med katalysatorn, men genom att diskutera resultaten ur andra
perspektiv kan de séittas i ett storre sammanhang. I detta avsnitt diskuteras water-gas
shift-reaktionens betydelse i processen for framstéllning av biometan genom termisk
forgasning och berdkningar har gjorts for att kunna uppskatta hur mycket biometan
som hypotetiskt skulle kunna tillverkas fran gasen som tillverkas i Chalmers forgasare.
Dessutom diskuteras biometans potential som fordonsbrénsle i Sverige samt hur arbetet
med WGS-reaktorn har gatt och hur projektet kan ga vidare for att till slut kunna
producera eget biobrénsle till Shell Eco-Marathon.

For att na ut med projektet till manniskor utanfér Chalmers visades tva affischer
om biometan och detta projektarbete upp pa Shell Eco-Marathon i Rotterdam, dessa
affischer finns i appendix [C] Dessutom gick deltagandet i Chalmers Teknologkonsulter
ABs tavling Bachelor’s Challenge bra. Projektet gick vidare till final och presenterades
for en jury med representanter fran olika féretag fran néringslivet.

5.1 Uppskalning via hastighetskonstanten

For att sitta WGS-reaktorn som tillverkats i projektet i ett storre sammanhang gors
hér en teoretisk uppskalning till en reaktor som kan hantera stérre gasfloden. Syftet
ar att lata gasstrommen som produceras i forgasaren som finns pa Chalmers campus
Johanneberg anvindas for att producera en mindre méngd biometan. Detta genom
att fora den producerade gasen till den uppskalade WGS-reaktorn och en teoretisk
metaniseringsreaktor.

Chalmers forgasare producerar 200 kg gas per timme fran trépellets [17]. Produktgasen
innehaller 28 mol-% kolmonoxid, 28 mol-% vitgas, 13 mol-% metan och 17 mol-
% koldioxid [I7]. Resten antas vara biprodukter som avskiljs innan WGS-reaktorn.
Metangasen antas vara inert i WGS-reaktorn.

For att gora en teoretisk uppskalning av den tillverkade reaktorn antas att den storre
reaktorn har samma uttryck for hastighetskonstanten k, som bestamdes experimentellt
i kapitel [£.3] Dessutom antas den storre reaktorn vara en cylindrisk packad b#dd-
reaktor med sfariska katalysatorpartiklar, som tatpackats. Detta for att halla nere
storleken. Genom att gora en massbalans 6ver den storre reaktorn kan ett uttryck
for reaktorlingden L tas fram enligt appendix [A.5] Langden beror pa reaktorradien r,
som viljs till 0,25 m. Da reaktorn kors vid temperaturen 350 °C fas en reaktor som &r
1,9 m lang.

Om gasstrommen fran forgasaren gar genom denna WGS-reaktor med omséttnings-

35



graden 0,5 och sedan en metaniseringsreaktor som antas ha omséittningsgraden 1,0
med avseende pa kolmonoxid fas en total metanstrom pa Fepg, = 0,2112 mol/s fran
den ursprungliga strommen fran forgasaren. I dagslédget har Chalmers forgasare en
driftstid pa ungefar 1 000 timmar per ar, vilket ger att den totala méngden producerad
metan dr 12,2 ton per ar. Detta motsvarar arsférbrukningen av bréansle till 22 bilar som
kors pa biometan, med en snittbransleférbrukning pa 548,1 kg per ar. Mer detaljerade
berdkningar finns i appendix [A.5] Den korta driftstiden beror pa att férgasaren bara
kors pa dagtid pa vardagar under vinterhalvaret. Denna tid skulle kunna okas till 4
000 timmar per ar vilket skulle ge en metanproduktion pa 48,8 ton per ar, och alltsa
ge drivmedel at 88 bilar. En biogasbil drivs vanligen av en blandning av biometan och
koldioxid. Har antas att bilar kors pa enbart biometan.

Utslappen av koldioxid har uppskattats till 499 kg per ar for en biogasbil och till 1425
kg per ar for en dieselbil. Att byta ut 22 respektive 88 dieselbilar till biogasbilar ger
alltsa minskade utslapp av koldioxid pa 20,3 ton respektive 81,5 ton per ar. Det &r dock
viktigt att podngtera att en del av koldioxiden som bildas av metangasen i biogasbilen ar
en del av kretsloppet och inte bidrar till nagon nettodkning av koldioxid i atmosféiren.
Utslappen for en biogasbil kan da beriknas vara 195 kg per ar, vilket ger minskade
utslapp med 27,1 ton for 22 bilar och 108,3 ton for 88 bilar.

De totala utsldappen av koldioxidekvivalenter fran inrikes resor med personbilar var
10,7 miljoner ton ar 2013 [I§]. Miljévinsten om 88 bilar skulle drivas av biometan
fran Chalmers forgasare ér alltsa inte sa stor ur ett nationellt perspektiv. Ett tdnkbart
scenario dr att lata en lokal fordonsflotta drivas av Chalmers forgasare, nagot som
faktiskt skulle ge en miljovinst pa ett lokalt plan. I dagsliget utnyttjas endast en
del av produktgasen fran forgasaren da den forbréanns for uppvarmning av Chalmers.
For att kunna utnyttja gasen som fordonsbréinsle krivs dock att en smaskalig process
for biometanproduktion byggs upp. Dar ingar fler delar utéver WGS-reaktorn och
metaniseringsreaktorn och det finns manga utmaningar att klara av for att skapa en
fungerande kedja av reaktorer och avskiljningssteg. Nagra av dessa diskuteras i kapitel
b.3] For storsta mojliga miljovinst krévs dessutom en okad drifttid for forgasaren.
Det skulle krdva bemanning under andra tider dn dagstid pa vardagar. Dessutom
maste forgasaren dven vara igang under sommarhalvaret for att kunna tillgodose ett
brénslebehov aret runt.

De ekonomiska aspekterna av uppbyggnaden av en smaskalig biometanproduktion vid
Chalmers forgasare diskuteras inte i denna rapport, da det &r svart att forutsiga
vad processens delsteg skulle kosta att installera och driva. Dessutom tillkommer
kostnader for driften sasom inkop av trépellets och uppvarmning. Mer realiserbart ar en
mycket liten process som enbart skulle anvéndas fér biometanproduktion till Chalmers
EcoMarathon-team. Da skulle reaktorer som tillverkas i studentarbeten liknande detta
kunna anvindas, och forgasarens drifttid skulle inte behova okas eftersom den 6nskade
produktionsméngden &ar mycket liten.
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5.2 Biometans potential som fordonsbrinsle

Som konstaterats i inledingen star samhéllet infér en stor omstéllning av brénsle-
tillforsel. Fossila kéllor maste bytas ut mot fornybara alternativ. I biometans fall
finns tekniken for att kunna producera gas, men dnda &dr en véildigt liten del av
transportsektorn baserad pa gasdrift. I det héir avsnittet diskuteras en del av de
utmaningar som implementeringen av biometan star infor.

For att biometan ska kunna anvéndas i storre grad som fordonsbréansle, och pa sa
sitt ersiatta fordon som drivs av fossila bréanslen, kravs tankstéllen for biometan. Olika
fordon och forare stéller olika krav pa hur manga tankstéllen som krévs och var de finns.
For exempelvis lokaltrafik, som ror sig inom ett begransat omrade, &dr det relativt enkelt
att infora gasdrift da de kan tankas pa samma stélle varje gang. Personbilar innebér
en storre utmaning, da privatpersoner ofta har ett storre och mer varierat geografiskt
omrade man vill ha méjlighet att anvéinda sin bil pa. Om fler personbilar ska bytas ut
mot gasbilar kravs alltsa manga tankstéllen utspridda 6ver ett stort omrade. I slutet av
2014 fanns det 155 tankstéllen for biogas i Sverige som kan anvindas av allmédnheten
och dessa finns framst i de sodra delarna. Idag har manga kommuner redan infort
biogasdrift i lokaltrafik, sa forsta steget ar redan taget [19].

For att gora det praktiskt mojligt for fler privatpersoner att kunna klara sig med endast
en gasbil krévs stora investeringar och utbyggnad av distributionsnét och tankstationer
sa att gasen blir lattillgédnglig. Transport av gas sker effektivast och sikrast genom
gasledningar under jord, det kréiver inte mycket energi och risken for utsléapp blir vildigt
liten [20]. T Sverige finns det ett forhallandevis litet sammanhéingande gasnédt som
striacker sig fran Skane ldngs vistkusten upp till Stenungsund. Det finns dven ett antal
mindre lokala gasnit som inte &r kopplade till det sammanhéngande nétet. De lokala
néiten fungerar bra i syftet att transportera gas till narliggande lokala tankstationer
eller industrier, men kan inte anviindas som back-up for att halla en jimn niva i
transmissionsnétet. For att gora det mojligt att pa ett energieffektivt och sikert séitt
transportera gas till tankstationer pa flera stéllen i landet finns forslag pa utbyggnad av
gasnitet. Det begrinsade gasnétet dr alltsa en begransande faktor for implementeringen
av gasdrift till fordon, samtidigt som den begriansade gasanvandningen i Sverige gor att
det trycket pa utbyggnad inte &r sa stort [20].

Att forse fordonen med gas dr inte den enda utmaningen for biogasens anviandande.
Ekonomiska faktorer dr ofta nagot som kommer i vigen for hallbar utveckling, da det
kostar att investera i ny utrustning och teknik. Vilken typ av teknik som investeras
i, i det hér fallet teknik av fordonsdrift, kan delvis paverkas av teknikens kostnad och
lonsamhet. For att biometan som drivmedel och biometanbilen ska ha en framtid maste
de darfor klara av ekonomisk konkurrens. Andra alternativ ar att istéllet investera i till
exempel elbilar. Enligt SGC och CAR &ar dock biometanbilen ett kostnadseffektivt och
utslédppssnalt fordon, se figur 19| [21]. Biometanbilen &r ca en femtedel sa dyr som elbilen
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per drivlina, och slipper endast ut 16 g CO, per km mer #n elbilen[] Bade elbil och
biometanbil begréinsas dock av tillgang pa tankstéllen eller laddningsstationer.

Euro

EU:s mdl 2020 EU:s mél 2015
15000 Bbil, fmybar energi > s
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* Inklusive extra kostnad fir energilagring i fordonet (batterier, hagtryckstankar) €0,-utslapp, g/km

Figur 19: Figuren visar produktionskostnader foér olika typer av fordonsdrift, samt
koldioxidutslapp per kilometer [2I]. Atergiven med tillstand.

Det ar inte bara produktionskostnaden som spelar in, utan brénslekostnaden skiljer
sig ocksa mellan olika brinsletyper. Att koéra en gashybridbil (Volvo V70 Bi-Fuel)
kostar 7,73 kr/mil} Att kora en elhybridbil (Mitsubishi Outlander Plug-in Hybrid)
kostar ca 3,67 kr/mil om bilen laddas i hemmet (det blir betydligt dyrare att ladda vid
tankstationer) [24]. Under dessa forutsittningar ér elbilen dérmed billigare i drift dn
gasbilen. Dessa uppskattade priser pa fordon och drivmedel &r faktorer som kan paverka
individens val av bréansle.

Slutligen, eftersom biometanproduktion bygger pa att det finns biomassa tillginglig
som ravara finns en begransning i hur mycket biometan som kan produceras. Fragan ar
ddrmed om enbart biometan klarar av att tdcka hela Sveriges behov av fordonsbrénsle,
eller om man &dven behdver andra brinslen for att klara av férsorjningen. Ar 2013
producerades 1 686 GWh biometan varav 54 % anvéndes till fordonsgas [25]. Trenden
ar att produktionen okar. WSP har uppskattat att med bésta mojliga forutsattningar
uppgar den realiserbara biometanpotentialen ar 2030 som mest till 22 TWh [26]. Dessa
22 TWh skulle riacka till att driva ca 630 000 bilar, vilket motsvarar ca 14 % av Sveriges
personbilaif’] Det behvs alltsa fler fossilfria bréinslen &n biometan for att kunna forse

'Kostnaderna giller fér 2010 men de principiella skillnaderna #r desamma fven i dag; kostnaden
for energilagring inkluderad (batterier, hogtryckstankar).

2Beriiknat med genomsnittligt gaspris pa 17,18 kr/kg [22], och gasférbrukning pa 4,5 kg/100 km
[23].

3Data som anviints i berikningen: 1 Nm® biometan motsvarar 9,67 kWh [27], 1 Nm?® motsvarar
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hela svenska fordonsflottan med bransle.

5.3 Analys infor framtida projekt

For att bista med erfarenhet fran det genomférda projektet kommer forslag kring
kommande projekt att diskuteras. En utvirdering av det genomforda projektet dér
lardomar och tips for kommande ars arbeten kommer dven att diskuteras.

Kommande projekt kan fokusera pa fortsatt arbete med WGS-reaktorn, da relativt
lite laborativt arbete genomfordes. Reaktorn kommer att kunna anvédndas framover
da den haller helt tétt. Oanvéinda katalysatorer bor kunna ateranvindas men det
finns risk att de deaktiveras over tid [13]. Ett fortsdttningsprojekt kan innebéra
att sdtta ihop metaniseringsreaktorn med WGS-reaktorn och underscka optimering
av gemensamma driftsparametrar. En annan slags katalysator skulle ocksa kunna
utvecklas, for att antingen arbeta med low-temperature-gas-shift (LTS) reaktionen eller
high-temperature-gas-shift (HTS) reaktionen [12]. Det finns da mdjlighet att tillverka
katalysatorer av annat material samt besparingar i det storre perspektivet i form av
energi om LTS viljs.

Fran genomforandet av projektet har manga lardomar framkommit som kan anvéndas
som tips for kommande projekt. Dels kan reaktorn som byggts vara nagot for stor
for ugnen, som var ca 40cm kortare. Dirfor rekommenderas en kortare reaktor for att
passa aktuell utrustning som for tillfillet &r 59cm lang. Fran resultat pa laborationerna
bor endast en 3 vikt-% Pd katalysator anvindas da den 1 vikt-% Pd katalysatorn gav
mycket laga omséattningar som inte var tillracklig. Annan problematik som upplevts
kring det laborativa arbetet &r vattenavskiljning samt vattentillférseln. Da analysatorn
i laboratoriet inte tal vatten krédvs en extra vattenavskiljare for att inte analysatorn
ska ga sonder. Denna konstruerades genom en stor bédgare med is vari den extra
vattenavskiljaren stod for att effektivt kondensera vattnet. Vattentillforseln sker genom
en anggenerator som var mycket svar att kontrollera, eftersom relativt sma méangder
vatten anviandes pulserade den och gav olika méangd anga vid olika tidpunkter utan
aterkommande trend. Under kommande projekt &r det darfor intressant att undersoka
mojligheten av annan teknik for vattentillforsel. Annan problematik som upplevs var
att flodesmétaren inte fungerade under ett antal experiment. Detta dr nagot som ocksa
bor undersokas i god tid innan laborationer.

For att anvinda biomaterial som biometan behovs ett flertal andra steg till forutom
de redan konstruerade reaktorerna. Da Chalmers redan har en forgasare som kan
anvindas bor fokus ligga pa divétesulfid (HyS)- och koldioxidavskiljning. Svavel
aterfinns i syntesgasen ut fran férgasaren, oftast i form av divétesulfid medan koldioxid
skapas i WGS-reaktionen samt finns i syntesgasen. Svavelavskiljning dr noédvéandigt att

0,75 kg [28]. I genomsnitt kors en svensk bil 1 218 mil per ar, vid arsskiftet 2011/2012 fanns 4 401 352
personbilar i Sverige [29]. Berikningen baseras pa en Volvo V70 Bi-Fuel.
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genomfora for att katalysatorerna annars kan deaktiveras av svavlet, men &dven for att
forhindra forsurning av miljon [3]. I foljande stycke presenteras ett antal avskiljare, dock
kommer dessa inte férklaras ingaende.

En COs-avskiljning genomfors for att oka halten metangas, biogasen uppgraderas.
Det finns ett flertal olika metoder for att avskilja CO,, dérfor skulle ett framtida
projekt kunna innebéra att gora en genomgaende studie av vilken av metoderna som
skulle vara mest lamplig i den smasaligaproduktionen fér Chalmers Eco-Marathon. De
olika metoderna som kan anvéndas ar kemisk absorption, hogtrycks vatten skrubbning,
adsorption, membranseparation och kryogen separation [30]. T stor skala har de alla
bade for- och nackdelar, det &ar dock vissa fordelar som &r speciellt viktiga att
namna fran tre av metoderna. Om hogtrycksvattenskrubbning anvéands kan denna bade
avskilja HoS och CO,, dock kriavs dessa avskiljningar pa olika stéillen i processen[30].
Utrustningen skulle mgjligen kunna flyttas och testas i bada positionerna i processen
for att analysera funktionaliteten. Projekt i kryogen separation har tidigare genomférts
i form av examensarbete [30]. Under examensarbetet fokuserades det pa att hitta
lampliga driftparametrar for den smaskaliga anvindningen av kryogen seperation.
Ett alternativ till ett kommande projekt ar att ateranvédnda separationsutrustningen,
om sa ar mojligt, och optimera driften av WGS-reaktorn, kryogena separationen och
metaniseringsreaktorn tillsammans. En negativ aspekt ar dock att da bada reaktorerna
kors vid ca 300°C och den kryogena separationen vid betydligt ldgre temperaturer, runt
-100°C, kan det anses energiméssigt ogynnsamt, speciellt om separationen sker mellan
reaktorerna.

Processens uppstéllning i figur [1] visar COsy-avskiljningssteget mellan WGS-reaktorn
och metaniseringsreaktorn, dock finns det mojlighet att placera avskiljningen efter
metaniseringsreaktorn. Som projekt innebér det vidare i sadana fall att analysera hur
narvaron av COs paverkar metaniseringsreaktionen och risk for att WGS-bakatreaktion
sker i metaniseringsreaktorn.
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6 Slutsats

Water-gas shift-reaktorn med tillhérande katalysator som framstélls i arbetet produ-
cerar en gasstrom med forhallandet 3:1 mellan vitgas och kolmonoxid, och uppfyller
darmed sitt syfte. Av de tva katalysatorer som tillverkas visade sig den med hogre
halt palladium vara att foredra, da den onskade omséttningsgraden av kolmonoxid
uppnaddes vid ldgre temperaturer med denna. Katalysatorn uppvisar degradering,
att underscka detta var utanfor projektets avgrinsningar. Detta maste understkas
ytterligare innan katalysatorn kan integreras i processen.

Ett omrade med ldmpliga driftsparametrar for att na onskad omséattningsgrad har
faststéllts med hjéalp av factorial design. Omradet &r kéansligt for sma fordndringar
av parametrarna. Framtagna reaktionskonstanter avviker kraftigt fran litteratur varfor
aven detta maste undersokas vidare.

Uppskalningsberikningar pa reaktorn visade att en mindre méngd biometan kan pro-
duceras i en smaskalig process i anslutning till Chalmers forgasare. Studentproduktion
av brénsle till ett fordon som deltar i Shell Eco-Marathon borde vara mgjligt med de
studenttillverkade reaktorerna, om fler steg utvecklas.

Slutligen resulterade analysen av biometans potential som fordonsbrénsle i att enbart
biometan inte kan tillgodose behovet av brénsle till transportsektorn. Tekniken finns
men begrinsad tillgang pa bioravara och svarigheter med distribution innebér stora
utmaningar. Det behovs i framtiden flera alternativ till de fossila brénslena, dér
biometan kan vara ett.
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A Teoretiska harledningar for modellering

A.1 Kemisk jamvikt

For att konstruera WGS-reaktionens jamviktskurva skrivs jamviktskonstanten som en
funktion av omséttningsgraden av kolmonoxid pa foljande vis: Partialtryck kan relateras
till utfloden enligt

Ptot (34)
dér P; ar partialtrycket och F; ar utflodet av respektive gas. Detta ger foljande uttryck:

_ Py,Pco,  Fu,Fco,

K (35)

" PooPu,o  FooFmo

Utfloden kan uttryckas i termer av de kénda inflodena och omséttningsgraden av
kolmonoxid. Med hjélp av tabell som visar in- och utfléden av respektive gas kan
jamviktskonstanten berdknas for varje virde pa omséattningsgraden.

Tabell 10: Flodestabell for WGS-reaktionen.

Inflode | Reagerat Utflode
Foo | =Xcol¢o | Feo(l = Xco)
Fi,o | =XcoF¢o | Firo — XcoFgo

Fiy | +XcoFoo | Fiy + XcoFoo

A.2 Adiabatisk arbetslinje

Fullsténdig adiabatisk energibalans for en tubreaktor [4]:

Tin T
i T i

T’ref

Te

dir F? ar inflsdet och Cp; dr virmekapaciteten for respektive gas. T, ér en konstant
referenstemperatur, R = XcoFQ ér reagerat material och AHp ér reaktionsentalpin.
Viarmekapaciteterna och reaktionsentalpin antas konstanta vid en referenstemperatur
pa 298.25K. Balansen kan da forenklas till:

(Tin = Tres) Y FCpi = (T =Tyep) Y FiCp;i + XcoFoo(—AHR(Trep)) =0 (37)

Nu kan temperaturen 16sas ut som en funktion av omsattningsgraden:

Tin — Te FPCp; + XcoF2oAHR(T,.
7 )2 ZZ?FCp-CO coAHR( f)+Tref (38)

45




For att berdkna utflodena F; anvinds samma flédestabell som for jamviktskurvan, tabell
For att berdkna utflodena F; anvinds samma flodestabell som for jamviktskurvan,
tabell [10] Virden pa virmekapaciteter och reaktionsentalpi himtas i litteraturen [10].

A.3 DMasstransportsuttryck med yttre masstransport

Genom att stélla upp en massbalans Over reaktorn samt anta steady state erhalls
uttrycket:
FHQO — (FHzo + dFHzO) - NH20(27TT)CZZ =0 (39)

Dér Fp,o kan uttryckas i termer av Fy g0 enligt Fy,o = Fomo(l — Xmo). Nmo
beskriver fluxet av HyO i gasfas vilket kan uttryckas enligt [4]:

Ni,0 = kg 1,0(Cr00 = Cr20,5) (40)
Dér kg, m,0 &r en masstransportskoefficient for da drivkraften &r en skillnad i koncentra-

tion. C'g,0, star for koncentrationen av HyO i bulken samt C'y,0 s for koncentrationen
i filmen. Koncentrationen kan uttryckas som i ekvation

Fry0,0
DH20b " Eop (1= Xmo)P

C = 41
100 = "RT RT (41
Da koncentrationen i filmen &r okdnd uttrycks den med hjilp av att Ny,0 = —rm,o [H].

Detta leder till att C'y,0, s kan uttryckas enligt f6ljande uttryck:

Fr,0,0

kng2O Fiot (1 - XH?O)P

CH,0s = 2 (42)
’ k, + k'g7H20 RT
Fi; kan uttryckas enligt:
o — L1 (43)
tot RT

For att gora Xp,0 beroende av flodeshastigheten, som foljande:
q=1 % => 0,001 nT—Z:; => 1,66666 - 1075 ng => 271077 m?g per monolit (berdknat
enligt 61 stycken tuber i monoliten).
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Genom integration mellan 0 till Xp,o samt fran 0 till z=4cm (0,04m), langden pa
monoliten, leder detta till det slutliga uttrycket:

FiwRT
P(1 — Ltemo_y

kng20+kv

ln(l — XHgO) = 271'7“]{397]{202 (44)

Detta kan skrivas om till Xpz,0 = f(¢q) och ddrmed undersoka vid vilken flddeshastighet
som omséttningsgraden optimeras. Detta uttrycks enligt ekvation [45]

2nrk JHoOZ k JHoO
XHQO =1- 6_( Ftith‘F )P(l_kgafgfngrk”) (45)
I litteraturen defineras Sherwoodtalet som
k D
Sh = =2 (46)
H20

dér kg g0 ér den sokta masstransportskoefficienten for vatten, Dj, &r monolitkanalens
hydraliska diameter och Dy, ér diffusiviteten for HyO i gasblandningen [31]. Om Dy,o
approximeras med ett medelvirde mellan den binéra diffusionskoeffecienten for vatten
i kolmonoxid samt detsamma for vatten i vétgas, Dpy,0.m,, kan denna tas fram fran
Lennard-Jones konstanter enligt

= S (47)
PO‘%I207$QD

1/2
0.001858T/ [ 7 + ;1]
HoO

*
DHQO,m

Dér stjarnan indikerar att det inte &r Sl-enheter, enheten for Dy, ,, &r cm?/s [14].
Vari T &r temperaturen i Kelvin, My,0o och My, ar molekylmassorna av H,O, CO
och Hy, P ér radande tryck (1 atm), op,0,. ar kollisionsdiametern i A och Qp ar
kollisionsintegralen. Genom korrigering av enhet och inséttning av berdknade vérden
kan foljande berdknas genom ekvation

ShDEQO,NQ * 1074
Dy,

(48)

ngQO =

Med Sh = 2.94 [], Dy = 0.001 [m], T = 573 [K], Dy,0 = 1.8506 - 10~* [m?/s], vilket
ger kgm0 = 0.5441 [m/s].

A.4 Virmetransport

Hér i redovisas berdkningarna som gjordes for uppvarmning av fluid i tubreaktor,
section [2.4] For kontrollvolymen gors en varmebalans:

Ack. Varme=Virme In- Varme Ut + Tillford Varme
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Systemet antas var i steady state och den ackumulerade virmen kan da sédttas till noll.
Vérmen in i tuben ér:

In=1n-C,- ATy, (49)

Virmen ut ur forvirmningen och in i monoliten &r:
Ut=m-C, ATy (50)

Massflodet dr ej kidnt och skrivs om till volymflode:
m=p-q (51)

Eftersom kontrollvolymen ligger innan monoliten och ett antagande har gjorts som
sdger att ingen reaktion sker kommer sammanséittningen in i tuben vara samma som
sammanséttningen in i monoliten (ut ur kontrollvolymen). Den tillférda virmen beror
pa varmekonvektionen fran tubens végg till fluiden. Varmekonvektion &dr hur en fluid
vidare 6verfor varme i kontrollvolymen.

dg = h-ATdA (52)

Den tillférda védrmen till gasblandningen kommer bero pa hur bra védrme overfors,
konvektionstalet h [W/(m?. k)], hos fluiden, hur stor arean #r, mantelarean pa
tubviggen, dir virmen tillfors A [m?] och temperaturskillnaden mellan fluiden och
tubens vigg AT [K]. Mantelarean for en tub &r:

A=2nrz =mnzd (53)

Temperaturen i centrum av tuben kommer bero pa ldngden och kommer 6ka lings med
riktningen pa flodet.
dg=h-(Tygyn —T)-d-7-Az (54)

Dér T &r temperaturen i centrum av roret vid langden z.
Dessa uttryck sétts in i varmebalansen.

0=p-qC,AT|, — p- qCoAT|azs> + h(Lygn — T)dwAz (55)
Genom att dividera med Az och lata Az — 0 kan uttrycket skrivas som:

—p-q-CpdlT =h-(Tygn—T) -d-7- dz—)/ p q-Cp Y G -d-ﬂ/ dz (56)
: ugn_ 0

T}, ar temperaturen in i tuben och kontrollvolymen. Genom att anta att densiteten p
[kg/m?], konvektionstalet i och virmekoefficienten C, [J/(mol- K)] dr konstanta och
inte bero pa den varmeokning som sker kan ekvation [56| med forenkling och utbrytning
av temperaturen 7' skrivas som:

h-d-m-z

T(Z) = Tugn - (Tugn - Tin)e_ paCp (57)
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Nér temperaturen i slutet av kontrollvolymen réknas ut delas den in i fyra mindre delar.
I dessa mindre tubdelar antas densiteten p, konvektionstalet A och virmekoefficienten
C, vara konstanta och inte bero pa den varmedkning som sker.Temperturen innan
monoliten T} beror alltsa pa langden och arean pa tuben innan monoliten, temperaturen
pa ugnen och sammansittningen pa flodet in. Temperaturen innan monoliten 7T}
kommer alltsa bero pa temperaturen ut ur deltub tre.

For att bestamma A berdknas Nusselts tal Nu som ar bestamt som:

_hL
ok

Da flédet ér laminért kan Sieder Tate korrelation anvéndas [14]:

D\ /3 0,14
Nup = 1.86 (Pef) (ﬁ) (59)

oy

Nu (58)

Dér py, dr viskositeten for fluiden vid bulktemperaturen [Pa - s|, i, ar viskositeten for
fluiden vid véggen [Pa - s], L &r lingden pa véiggen [m] och D &r diametern pa tuben
[m]. Eftersom dessa &r upphdjt till 0,14 kan det uttrycket antas bli ett och ekvation
blir da:

D\ /3
Nup = 1.86 (Pef) (60)

Peclets tal (Pe) ar produkten av Reynolds tal och Prandtls tal:

d-v-pCp-pp  d-Cyp-v-p

Pe = Re- Pr = P ? k:

(61)

Fluidens termiska konduktivitet %, fluidens vérmekapaciten C, och densiteten p dessa
beror pa sammansittningen pa strommen in i kontrollvolymen[14].

A.5 Uppskalning av WGS-reaktor

Hér redovisas beridkningarna som genomforts for att na ett uttryck for berdkning av
den uppskalade reaktorns langd. Forst gors en massbalans 6ver den storre reaktorn:

FHQO,Z - (FHQO,Z + dFHgO,z) + THQOSUACdZ =0 (62)

dar S, = w ir katalysatorarea per biddvolym [m?/m?Jmed andelen fylld volym

£p och partikepldiametern d, [m], och A, &r reaktorns tviirsnittsarea [m?]. g, viljs till
0,4, och partikeldiametern viljs till 5 x 1073 m. Reaktionshastigheten rp,o &r lika med
Np,o som &r fluxet av HyO i gasfas, och kan uttryckas enligt ekvationerna ,
och . Masstransportkoefficienten kg 20 berdknas med foljande korrelation:

ShD,0.m

a, (63)

kg,HQO =
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Den binéra diffusivitetskonstanten Dy,0,m = 1,8506 x 107* m?/s approximeras som
tidigare med ett medelvirde, och Sherwoodtalet Sh bestdams med [4]:

Sh = jpReSc*/3 (64)

dér j-faktorn for masstransport jp, Reynolds tal Re och Schmidts tal Sc uttrycks enligt
[14]

d
jp = 1.17TRe %5 Re = Y g v
v

- 65
Do (65)

dér v = % &r flodeshastighet [m/s], v = 5,6286 x 107 m?/s &r gasens kinematiska
viskositet och Dy,o ér diffusiviteten for vatten som approximeras med den binéra
diffusivitetskonstanten Dp,0.,. Genom att ersétta dFpy,o. med —Fp,00dXp,0 kan

massbalansen skrivas om:

0 P FO P k
oo H,0 | _ y — 0 () Xy o) 220y A d
H>0.,0 H>O g,HQO( Ftot ( HQO) RT FtOt ( HQO) RT kv + k)g,HQO) ‘

(66)
och genom att integrera over omséattningsgraden Xp,o och lings reaktorn i z-led kan
reaktorlingden L berdknas:

A
L==
- (67)
dar FO
P k
A _F - X B—F HQO_l_Lw SUAC 68
H,0.0( H20) 01120 RT( ko + k‘g,Hzo) (68)

Eftersom inflodet innehaller fyra ganger sa mycket vatten som kolmonoxid &r Xp,0o =
0,25 % 0,5 = 0,125 for att ge det 6nskade 3:1-forhallandet, och det dr omséattningsgraden
for vatten som avses i ovanstaende ekvationer.

Gasflodet fran forgasaren har en molmassa pa ungefar 71 g/mol, sa Frsrgasare =

200;1103 a5 = 0,7825 mol/s. Detta ger foljande fidden till WGS-reaktorn:

F2o = 0,2191 mol/s
F, = 10,2191 mol/s
Fi,0 = 0,8764 mol/s
F2y, = 0,1017 mol/s
Fgo, = 0,1330 mol/s

Vattenangan tillsdtts till strommen innan WGS-reaktorn och antas ha forhallandet
4:1 till kolmonoxidstrommen. Metanstrommen leds forbi reaktorerna och blandas med
produktstrommen. Med omséttninggraderna Xco = 0,5 och X7g = 1 for WGS-
reaktorn respektive metaniseringsreaktorn fas ett totalt metanflode pa Fly . = 0,2112
mol/s. Detta har berdknats med hjélp av flodena i tabellerna [11| och .

50



Tabell 11: Flodestabell for WGS-reaktionen.

Inflode | Reagerat Utflode
Fgo _XCOFgO Fé*o - Fgo(l - XCO)
FIQIQO _XCOFg‘O FlligO - FEQO — XCOFgO
Fis | +XcoFgo | Fuy = Fijs + XcolFgo
Feo, | +XcoFgo | Foo, = Foo, + XcoFéo

Tabell 12: Flodestabell for metaniseringsreaktionen.

Inflode Reagerat Utflode
Feo — X85 Feo Feo(l — XE8)
Firo +XE6 Feo Fii0 + X85 Feo
Fiy | —fracl3XZS8ELy | Fiyy — 1Xg5tFCO
Fen, + X865 Feo Fen, + X865 Foo

Med molmassan for metan Mcpg, = 16,05 g/mol och t4.;5 = 1000 h/ar for forgasaren
fas totalt mep, = Mo, Fomtaripe X 3600 = 12202 kg/ar = 12,2 ton metan per ar. En
personbil kors 1 snitt 12180 km per ar [29]. For att berédkna den arliga gasférbrukningen
anvinds modellen Volvo V70 T5 Bi-Fuel Classic Automat som exempel. Det &r en
hybridbil som kan kéras pa bade biogas och bensin. Om biogas anvénd som brénsle &r
forbrukningen 0.45 kg per mil [32]. Detta ger en arlig gasforbrukning pa =3 945 45 x 12180 =
548,1 kg per ar, och alltsa kan 12 202 kg metan forsorja 151%012 = 22 bilar under ett ar.
Biogasbilen ovan jamfors med modellen Volvo V70 D4 Classic Automat, som drivs
av diesel. Den slapper ut 117 g koldioxid per km, mer &n dubbelt sa mycket som Volvo
V70 T5 Bi-Fuel som sldapper ut 41 g per kilometer [23]. Detta ger de arliga utslédppen
1425 kg for dieselbilen och 499 kg for hybridbilen, som antas kora pa enbart biogas.
EN del av koldioxiden kan ses som en del av kretsloppet och rédknas inte som utsléapp,
hybridbilen sldpper da endast ut 16 g per kilometer och totalt 194 kg per ar.
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B.1 Reaktorskiss
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Figur 20: Skiss av reaktorn och kopplingspaketet. Kopplingspaketet &r likadant i bada
dandar. Forfattarens egen bild.

: Swagelok-koppling, 3-6 mm.

: Swagelok-koppling, 3x6 mm.

: Swagelok-koppling, 3-6 mm.

: Swagelok-koppling, 12-6 mm.

: Swagelok-koppling, 18-12 mm.

: Stalror, lingd 100 cm, ytterdiameter 21 mm, innerdiameter 14 mm. Svarvat i &ndarna
: Svetstrad, stopp fér monolit
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B.2 Foton pa reaktorn

Figur 21: Monterad reaktor. Forfatta-
rens egen bild.

Figur 22: Reaktorn inmonterad i ugnen.
Forfattarens egen bild.
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Fossil Free Transport in Sweden by 2030

eToday it is generally accepted that one of the
biggest dilemmas of our time is the global
warming. Combustion of fuels result in emissions
of carbon dioxide (CO5) which lead to an enhanced
greenhouse effect.

eln order to reduce greenhouse gas emissions
Sweden has set a goal of becoming free from fossil
transportation fuels by 2030 [1]. To reach the goal
new fuels have to be developed and integrated into
the transport sector.

Biogas Production

o Biomethane gas can be produced in different ways,
one way is gasification. One possible raw material
in gasification is branches and pieces of wood, this
material will turn into a gas with mostly carbon
monoxide and hgclrogen.
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Some of the steps in the process for biogas production through gasification.

oThe carbon monoxide and hydrogen stream then

goes into a so called water gas shift reactor
and then in to the final methantion reactor.
The methantion reactor creates the product gas
(methane gas) [2].
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Methane From Green Raw Material

o Biomethane is just one of several new renewable
fuels and can be produced from wood sources,
food waste and other biological waste.

o Sweden'’s lumber resource has grown over the last
80 years. This is perfect if you want to produce
biomethane(3].
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CHALMERS UNIVERSITY OF TECHNOLOGY

o Chalmers has a gasifier that provides the entire
campus with heat. In cooperation with local
energy supplier Géteborg Energi, research and
development of the gasification process is in
continuous progress.

oA vision is that in the future students will be
able to produce methane gas from the gasifier on
campus, gas that can be used to power a car like
the Shell Eco Marathon car.

o Every year since 2013 there has been a bachelor’s
thesis project focused on fulfilling this vision. This
year the project has developed a so called Water
Gas Shift reactor.
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The Water Gas Shift Reactor
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The Water Gas Shift Reaction

P+tF—000+0 | @Ptio=m@ + B
co + HO > co, + H, o + H,0
carbon. water C"_"'b_"“ hydrogen carbon

monoxide dioxide monoxide

3H, > CH +

a

hydrogen methane water

The Water gas shift reaction to the left and the methanation reaction to the right.

*One of the steps in the biogas process through gasification is the water gas shift reactor which is the focus
in this bachelor’s thesis.

oIn the water gas shift reaction water and carbon monoxide is converted to hydrogen and carbon dioxide.
The reaction is in the gaseous phase and it is visualized to the left in the figure above.

e The synthesis gas that is produced by gasification of biomass contains equal amounts of hydrogen and
carbon monoxide. However, the methanation reaction consumes 3 hydrogen molecules for every carbon
monoxide molecule. Therefore, more hydrogen is needed in order to fully make use of the carbon monoxide.
The water gas shift reactor solves this problem by using some of the carbon monoxide to produce hydrogen

(1

A Reactor Constructed By Students

o The reactor that has been constructed for this project is
shown in the picture to the left. It is in lab scale and the
length is 1 m and the diameter is 18 mm. The material
used is stainless steel. Since toxic gases are reacting in
the tube, air tight fittings were used to seal the ends of
the tube.

olIn order to speed up the reaction and be able to lower
the operating temperature, a palladium and ceria catalyst
was synthesized and used during reactor tests.

o To find the most effective and economic conditions to run
the reactor several tests, with different temperatures and
flowrates, were conducted.

Future Projects
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eThe desired ratio, 3:1 of hydrogen to carbon
monoxide, was reached at a reasonable temperature.
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