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»Die Technik von heute ist das Brot von morgen -

die Wissenschaft von heute ist die Technik von morgen.”

Richard von Weizsacker, Bundesprasident A.D.






Kurzfassung

Diese Dissertation befasst sich mit der Untersuchung der katalytischen Partialoxidation (CPOX)
hoherer Kohlenwasserstoffe an mit Rhodium beschichteten Wabenkérpern. Die Reaktion
ermoglicht die autotherme Generierung von Wasserstoff aus Kraftstoffen wie Benzin und Diesel zur

Versorgung von Brennstoffzellen aus bestehenden Versorgungsnetzen.

Es wurde eine neuartige Versuchsanlage entwickelt und aufgebaut, die die definierte Gemisch-
zufilhrung in einen temperaturkontrollierten, katalytischen Stromungsreaktor sowie die Analytik
zur Bestimmung der Produktzusammensetzung anhand FT-IR, MS und GC-MS beinhaltet. Die Anlage
gestattet eine zeitaufgeldste Untersuchung der CPOX fliissiger Kohlenwasserstoffe im stationdren

wie instationdren Betrieb unter Variation externer Parameter.

Beginnend mit der Erforschung einfacher Modellsubstanzen wird die Komplexitit des Brennstoffs
hin zu technischem Vergaserkraftstoff gesteigert. Anhand des Referenzkraftstoffs i-Oktan werden
die Einfliisse des Kraftstoff/Sauerstoff-Verhiltnisses, der Kontaktzeit und der Reaktions-
temperatur auf die katalytische Partialoxidation ermittelt. Unter anderem wird gezeigt, dass der
Reformierung von Brennstoff mit intermedidr gebildetem Wasser eine hohe Bedeutung fiir die
Bildung des Hauptproduktes Synthesegas (Hz und CO) zukommt. Es konnte erstmals belegt werden,
dass die prinzipielle chemische Struktur des eingesetzten Brennstoffs (n-Alkane, i-Alkane,
Cycloalkane, Alkene, Aromaten) trotz der hohen Reaktionstemperaturen die Produktselektivitat
und insbesondere die Bildung unerwiinschter Nebenprodukte (Olefine) bestimmt. Damit ist das
Verhalten unterschiedlicher chemischer Komponenten kommerzieller Kraftstoffe durch wenige
charakteristische Modellsubstanzen abbildbar. Auf Basis dieser Untersuchungen wurde das
2-Komponenten-System n-Oktan/Toluol betrachtet und dessen Umsatz mit dem eines
kommerziellen Vergaserkraftstoffes verglichen. Die eingesetzten Einzelkomponenten beeinflussen
sich bei ihrem simultanen Umsatz im Reaktor, wobei insbesondere die Konkurrenz um den

reaktionslimitierenden Sauerstoff die erzielte Produktausbeute mafdgeblich beeinflusst.

Die Alterung des Katalysators hinsichtlich Sinterung und Verkokung wurde mittels TEM, REM, EDX
und XRD charakterisiert. Trotz der hohen erzielten Reaktionstemperaturen von iiber 1000°C ist die
Partikelgrofle im Bereich zwischen 5 bis 35 Nanometer stabil. Dies ist auf die Bildung diinner
Kohlenstofffilme zurickzufiithren, die wahrend des Zerfalls des Brennstoffs entstehen und in
Abhangigkeit von der axialen Position im monolithischen Einzelkanal nachgewiesen und untersucht

wurden.






Abstract

This thesis discusses the catalytic partial oxidation of higher hydrocarbons (CPOX) on rhodium
coated monolithic honeycomb catalysts. The reaction allows the autothermal production of
hydrogen at millisecond contact times. Therefore, CPOX of liquid fuels such as gasoline and diesel

offers the opportunity of supplying on-board and on-site fuel cells by using existing infrastructure.

An experimental setup has been developed that enables the well defined metering and mixing of
liquid hydrocarbon fuels in a catalytic tubular reactor and the analysis of the product composition
by FT-IR, MS and GS-MS. The setup allows steady-state and time resolved transient CPOX

experiments under varying reaction parameters.

Beginning with the exploration of single higher hydrocarbons, the complexity of the fuel has been
increased towards commercial transportation fuels. Using i-octane as a primary reference fuel, the
influence of reactant composition, contact time and reaction temperature on the catalytic partial
oxidation were evaluated. At the point of stoichiometric reactant composition, the reforming of fuel
with intermediately produced water has a high significance for the production of synthesis gas (CO
and H). The influence of the hydrocarbon framework of various hydrocarbon fuels on CPOX
reactions has been studied. Despite the high reaction temperatures, the basic chemical structure of
the applied fuel (n-alkanes, i-alkanes, cycloalkanes, olefins and aromatics) determines the yield of
synthesis gas as well as of undesired by-products (olefins). This work demonstrates that the
behavior of the different chemical constituents of logistic hydrocarbon fuels can be represented by
simplified reference fuels. Based on the testing of different reference fuels, 2-component-mixtures
were explored. It has been identified, that the individual components in the mixture are affecting

their simultaneous conversion on the catalyst due to the competition for limiting oxygen.

Catalyst aging has been investigated regarding sintering and coking. Although high temperatures of
more than 1000 °C are reached during CPOX reactions, the rhodium particles are stabilized on a
nanometer scale between 5 - 35 nm. This effect is ascribed to the formation of carbon layers on the
catalyst particles which has been explored depending on the axial position of the monolithic

channel.
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1 Einleitung

1.1 Katalytische Partialoxidation hoherer

Kohlenwasserstoffe

Als katalytische Partialoxidation (CPOX) wird der heterogen katalysierte Umsatz von
Kohlenwasserstoffen mit Sauerstoff zu molekularem Wasserstoff und Kohlenmonoxid geméf3

der Brutto-Reaktionsgleichung
CXHy + X/z 02 —xCO+ Y/z Hz ARHO (C3H18) = - 675,8 k]/mol (1.1)

bezeichnet. Durch den hohen atomaren Wasserstoffgehalt und die hohe Energiedichte
fliissiger Kohlenwasserstoffe und deren Gemische wie Benzin und Diesel, lassen sich mit
geringen Mengen fliissiger Kohlenwasserstoffe autotherm grofle Mengen gasférmigen
Wasserstoffs gewinnen. Damit eignen sich Kraftstoffe als Energietrdger fiir den Betrieb von
Brennstoffzellen. So lasst sich beispielsweise mittels Reaktion 1.1 der Inhalt einer 10 Liter
Druckgasflasche Wasserstoff (200 bar; 1800 Liter Fiillmenge) bereits aus 1,6 Liter Ottokraft-
stoff darstellen, wobei als Beiprodukt nochmals nahezu die gleiche Menge elektrochemisch

aktives Kohlenmonoxid entsteht.

Insbesondere das Edelmetall Rhodium weist im Rahmen der katalytischen Partialoxidation
eine hohe Aktivitat bei niedrigen Katalysatorbeladungen auf. Es zeichnet sich durch sehr hohe
Selektivitdten bei stochiometrischer Eduktzusammensetzung (Suz =85 -95 %) und niedrige
Zindtemperaturen der Reaktion am Katalysator aus (Ti= 250 - 290 °C). Ferner wird eine hohe
Langzeitstabilitdt des Katalysators unter den gegebenen Reaktionsbedingungen erreicht. Die

Kontaktzeit des Reaktionsgemisches am Katalysator liegt im Bereich weniger Millisekunden



und ermoglicht in beschichteten Tragerkatalysatoren oder Mikroreaktoren hohe Stoff-
durchsatze in kleinen Reaktionsvolumen von nur wenigen Zentimetern Strecke. Die frei
werdende Reaktionsenthalpie erzeugt auch bei technisch relevanten Verdiinnungen
Temperaturen zwischen 800 °C und 1200 °C am Katalysatoraustritt. Aufgrund der hohen
Reaktionswdarme sowie der niedrigen Ziindtemperatur eignet sich die CPOX fiir eine
autotherme Reaktionsfithrung (Abb. 1.1). Damit eroffnet die katalytische Partialoxidation
einen im Vergleich zur Prozessierung von komprimiertem oder verfliissigtem Wasserstoff
technisch realisierbaren und effizienten Weg zur Versorgung von Brennstoffzellen. Der
kostenintensive Aufbau einer Infrastruktur fiir Wasserstoff entfallt durch dessen Generierung
aus bereits bestehenden Versorgungsnetzen. Dies ermoglicht die Einfiihrung einer effizienten

Technologie der Stromerzeugung.

'

Flussrichtung

Abbildung 1.1: Katalytische Partialoxidation von n-Oktan an einem mit Rhodium beschichteten
Wabenkorper (GHSV!=85.000 h-1 bei 4 SLPM?; 80 Vol.-% Verdiinnung mit Ny; autotherme

Betriebsweise).

1 Gas Hourly Space Velocity - Raumgeschwindigkeit, Kontaktzeit am Katalysator.

GHSV = Volumenstrom/Katalysatorvolumen.

2 In dieser Arbeit ist der Volumenstrom immer auf Normalbedingungen bei T=25°C und

p = 1013,25 mbar bezogen (SLPM - Standard Liter per Minute).
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1.2 Fuel Processing mittels katalytischer

Partialoxidation

Die Bereitstellung von Wasserstoff und Synthesegas (Hz, CO) aus verfiigbaren Energietragern
wie Benzin und Diesel durch katalytische Partialoxidation und Wasserdampfreformierung an
edelmetallbeschichteten Tragerkatalysatoren riickt gegenwartig in den Fokus akademischer
und industrieller Forschung [1-3]. Die genannten Reaktionen ermoéglichen den Einsatz
effizienter Stromerzeuger wie Brennstoffzellen (H; fiir PEM-FC, bzw. H,/CO fiir SOFC), in
denen fossile und erneuerbare Kraftstoffe nach deren Reformierung mit einem deutlich
hoheren elektrischen Wirkungsgrad umgesetzt werden konnen als in herkémmlichen

Verbrennungskraftmaschinen [4 - 6].

Durch die autotherme Betriebsweise eignet sich die katalytische Partialoxidation zur
Versorgung von Brennstoffzellen mittels kompakter Reformer in mobilen Anwendungen [7].
Im Kraftfahrzeugbereich erscheint insbesondere die Stromversorgung der Bordelektronik
konventioneller Fahrzeuge iiber so genannte APUs (auxiliary power unit - Hilfsaggregat)
besonders attraktiv [8]. Gegenwartig erfolgt die Stromerzeugung auf Basis induktionsbasierter
Generatoren (,Lichtmaschine“). Diese weisen, je nach Lastbereich, Wirkungsgrade von
lediglich 3 -9 % auf [9]. Dadurch werden im Kraftfahrzeugbereich auf 100 km Fahrleistung
bis zu einem Liter Kraftstoff ausschliefilich zur Versorgung der Fahrzeugelektronik
aufgewendet, wobei dieser Anteil in Nutzfahrzeugen, wie Kiihlwagen und Langstrecken-
transportern, deutlich hoher ausfallt [10]. Eine separate Stromerzeugung durch APUs erweist
sich in Transportmitteln mit hohem elektrischem Energiebedarf als wirtschaftlich, wenn
Antriebe mit hohen Drehmomenten wie in Flugzeugen, Booten oder Schwerlastkraftwagen zur

Stromerzeugung herangezogen werden [4, 11, 12].

Neben der direkten Verwendung als elektrochemischer Brennstoff ermdglicht durch CPOX zur
Verfiigung gestellter Wasserstoff, im Hinblick auf immer weiter sinkende Schadstoff-
Grenzwerte, den Einsatz neuer Methoden der Abgasnachbehandlung in Kraftfahrzeugen. Zum
einen erlaubt der Zusatz der Reduktionsmittel H, und CO den Einsatz der selektiven
katalytischen Reduktion von Stickoxiden (H2-SCR) [13]. Diese ermdglicht die Entfernung von
Stickoxiden auch unter sauerstoffreichen Verbrennungsbedingungen, wie sie in Diesel- und
mager betriebenen Ottomotoren auftreten. Uberschiissiges H, und CO ist in bereits

bestehenden Abgaskatalysatoren problemlos vollstindig abbaubar. Ferner kann die direkte



Zugabe von Wasserstoff oder Reformat in den Verbrennungsmotor in der Kaltstartphase fiir
eine erhebliche Minderung des Schadstoffausstofies sorgen. In diesem Temperaturbereich
weisen konventionelle Abgasnachbehandlungssysteme eine geringe Aktivitit auf, so dass der
Grofdteil der Schadstoffemissionen eines Fahrzeugs auf die ersten Betriebsminuten
zurlickzufiihren ist. Die katalytische Partialoxidation bietet somit neue Optionen zur

Einhaltung zukiinftiger Emissionsobergrenzen.

Fiir den stationaren Einsatz der CPOX konventioneller und alternativer Kraftstoffe sind
Stromaggregate fiir intensivmedizinische, kommerzielle und militdrische Anwendungen in
Diskussion [14]. Dort ermoglicht der katalytische Umsatz des Brennstoffs die schnelle
Einsatzbereitschaft stationdrer Energieversorger innerhalb weniger Sekunden bei hohen
Energiedichten auf kleinstem Raum. Je nach Brennstoffzellentyp konnen bei Kombination mit
der katalytischen Partialoxidation elektrische Wirkungsgrade von 45 - 60 % erreicht werden
(Tab. 1.1). Dadurch sind bei gleichen zur Verfiigung gestellten Mengen Kraftstoff wesentlich
langere Betriebszeiten an unzuginglichen Einsatzorten realisierbar. Aus der deutlichen
Einsparung von Gewicht und Volumen resultiert eine hohe Mobilitit und Flexibilitat
hinsichtlich des Einsatzortes mobiler Stromerzeugungsaggregate sowie stationdrer
Generatoren in Bergbau oder maritimen Anwendungen. Ferner lassen sich in Wohngebduden
durch die Nutzung der Abwirme heizolbetriebener Hochtemperatur-Brennstoffzellen als
zentrale Heizungsanlage mit integrierter Stromgewinnung Wirkungsgrade bis zu 80 %
erzielen [15]. Dadurch wird eine hohe Umweltvertraglichkeit aufgrund niedrigerer CO;

Emissionen erreicht.
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Tabelle 1.1: Effizienz unterschiedlicher Stromerzeuger bei der Konversion der chemischen

Energie von Kraftstoffen in elektrische Energie.

Stromerzeuger Wirkungsgrad [%]
induktionsbasierte Generatoren in Kfz (,Lichtmaschine®) 3-9
motorbetriebener mobiler Stromgenerator?! 16
Kohlekraftwerk? 38
Polymerelektrolyt Brennstoffzelle (Hz) 45 -55
Hochtemperatur-Festelektrolyt Brennstoffzelle (CO und H3) 50-60

1 Honda EX 5500 Stromerzeuger (5kW). Quelle: Honda Motor Europe (North) GmbH (2008).

z Mittelwert Bundesrepublik Deutschland. Quelle: IEA, International Energy Agency der Vereinten
Nationen (2007).






2 Fuel Processing

2.1 Hintergrund

Die Energieversorgung der Welt befindet sich im Wandel. Schon in naher Zukunft werden der
Menschheit keine kostengiinstigen fossilen Energietrdger mehr zur Verfligung stehen.
Aufgrund der Vielschichtigkeit der Probleme einer nachhaltigen Energieversorgung, die neben
technologischen und wirtschaftlichen Aspekten auch soziale Komponenten enthdlt, kann es
keine einfache Antwort zur Losung dieser Problematik geben. Einen Losungsansatz stellt eine
effizientere Gewinnung elektrischer Energie dar. Dabei werden insbesondere Brennstoffzellen
ein hohes Potential beigemessen. Dies begriindet sich im Wesentlichen in den hohen
elektrischen Wirkungsgraden, die durch die direkte Umwandlung eines chemischen
Energietragers in elektrische Energie erreicht werden kann. Im Gegensatz zu den derzeit
verwendeten Warmekraftmaschinen wie Verbrennungsmotoren und Turbinen, sind ihre
Wirkungsgrade nicht thermodynamisch durch den Carnot-Prozess auf 39 % begrenzt [16].
Aufgrund der hohen Effizienz und Energiedichte, der einfachen Skalierbarkeit, sowie niedriger
Schadstoffemissionen stellen Brennstoffzellen eine Alternative fiir eine 6konomischere und

okologischere Energieversorgung dar [5].

Die Nachteile der Technologie bestehen momentan neben den hohen Kosten und der
geringeren Lebensdauer im Vergleich zu anderen Energieerzeugern vor allem in der nicht
geklarten Versorgung mit elektrochemisch aktivem Brennstoff. Trotz des hohen Potentials der
Technologie sind Brennstoffzellen bislang nicht marktfahig. Der wesentliche Grund hierfiir
liegt in der fehlenden wirtschaftlichen Konkurrenzfahigkeit gegeniiber derzeit verfiigbaren
Verbrennungskraftmaschinen. Zwar konnten sich Brennstoffzellen bereits in einzelnen

Bereichen der Militdr- und Raumfahrttechnik, in denen 6konomische Gesichtspunkte eine



untergeordnete Rolle spielen, aufgrund ihrer hohen Leistungsfahigkeit durchsetzen [17, 18].
Fiir eine flichendeckende Markteinfiihrung werden jedoch niedrigere Stiickkosten durch die
Erschliefdung eines grofien Absatzmarktes, die Ausschopfung des iiberlegenen Wirkungsgrads,
sowie die Senkung der Betriebskosten durch die Versorgung mit einem preisgilinstigen,
verfiighbaren Brennstoff gefordert [19, 20]. Vor diesem Hintergrund steht die Erzeugung von
elektrischer Energie in Transportmitteln durch kompakte Stromerzeuger, so genannter APUs
(auxilliary power unit), gegenwartig im Mittelpunkt akademischer und industrieller
Brennstoffzellenforschung. Dort erméglicht die on-board Reformierung von Benzin, Kerosin
und Diesel mittels kompakter Reformer iiber bereits bestehende Versorgungsnetze den
effizienten Einsatz von Brennstoffzellen und erlaubt damit den Einstieg in eine innovativere

und 6kologischere Form der Energieerzeugung.

2.2 Reformer fiir mobile Stromerzeugung

Wasserstoff kann zwar auf einer Vielzahl von Wegen industriell hergestellt werden, jedoch
erfolgt die Erzeugung grofdtechnisch in Verbundstandorten in denen gleichzeitig der
Verbrauch stattfindet. 2007 betrug die Jahresproduktion 500 Mio. Kubikmeter (45.000
Tonnen), wovon jedoch nur ca. 5 % frei gehandelt wurden [20]. Dies liegt im Wesentlichen in
der geringen Wechselwirkung der H; Molekiile untereinander begriindet, die zu einer
geringen Dichte und einem niedrigen Siedepunkt fiihrt. So muss fiir eine Verfliissigung auf
Tsap = 20,5 K ein Drittel des Energieinhaltes aufgewendet werden, der beim Umsatz in einer
Brennstoffzelle erreicht werden kann. Die Komprimierung von 5 kg Wasserstoff, die einem
Energiedquivalent einer Tankfiillung Benzin entspricht, auf ein Volumen von 40 L wiirde einen
Druck von 1500 bar bendtigen, der in Transportmitteln technisch schwer realisierbar ist [21].
Die Verwendung herkdmmlicher Druckgasflaschen mit einem Druck von 250 bar erfordert die

Bereitstellung von 300 L Volumen und 630 kg Nutzlast [22].

Eine mogliche Alternative zur Versorgung von Brennstoffzellen stellt die dezentrale
Erzeugung von Wasserstoff aus verfiigbaren, wasserstoffhaltigen Energietrdgern wie Benzin,
Kerosin und Diesel in kompakten Reformern dar. Diese so genannten Brennstoff-Prozessoren
(engl. fuel processor) erzeugen in mobilen Anwendungen wie APUs aus einem primaren
chemischen Wasserstoffspeicher elektrochemisch aktiven Brennstoff der in einer

Brennstoffzelle umgesetzt werden kann. Prinzipiell kann aus jedem wasserstoffhaltigen Stoff
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wie Wasser, Sduren, Ammoniak oder Kohlenwasserstoffen ein wasserstoffhaltiges Prozessgas

erzeugt werden.

Die katalytische Partialoxidation von Kohlenwasserstoffen (Gl. 1.1) an einem Edelmetall- oder
Ubergangsmetallkatalysator ermoglicht die autotherme Produktion eines Brenngases aus
einem fliissigen Wasserstoffspeicher mit hoher Energiedichte. Dieses enthalt primar
Wasserstoff, Kohlenmonoxid, sowie geringe Mengen Kohlendioxid und Wasser. Die
Reaktionsenthalpie der Partialoxidation, die als Zwischenschritt zur Speicherung aufgewendet
werden muss, betrdgt bei hoheren Kohlenwasserstoffen ca. 13 % der Reaktionsenthalpie der
Totaloxidation. Je nach Brennstoffzellentyp muss Kohlenmonoxid aufgrund einer Vergiftung
der Anode aus dem Brenngas entfernt werden. Zu diesem Zweck wird CO mit Hilfe der
Wasserdampfreformierung und der Wassergas-Shift-Reaktion zugunsten einer Maximierung
der Wasserstoffausbeute konvertiert. Die Kombination der exothermen Partialoxidation und
der endothermen Wasserdampfreformierung wird als autotherme Reformierung (ATR)
bezeichnet. Die ATR bietet die Option eines zusdtzlichen Eintrags von Wasserstoff aus
zugefithrtem Wasser auf Kosten entstandener Prozesswarme ohne weitere externe

Energiezufuhr.

In Hochtemperatur-Brennstoffzellen kann eine Umwandlung von Kohlenwasserstoffen in H»
und CO auch direkt intern an der katalytisch beschichteten Anode der galvanischen Zelle
erfolgen [22-26]. Dies bietet neben der Einsparung zusitzlicher Kosten auch einen
verbesserten elektrischen Wirkungsgrad aufgrund einer erhéhten Warmeriickgewinnung.
Allerdings fiihrt diese interne Reformierung bei komplexen technischen Kraftstoffen wie
Benzin und Diesel zu hohen Materialbelastungen an der Anode der Brennstoffzelle.
Insbesondere deren Verkokung oder Vergiftung durch Schwefelverbindungen stellt eine
Gefahr fiir die Langzeitstabilitit der Brennstoffzelle dar [26]. Aus diesem Grund steht
gegenwartig eine interne Reformierung gegeniiber externen Brennstoff-Prozessoren nur mit
Methan bei SOFC (Solid Oxide Fuel Cell - Hochtemperatur-Festelektrolyt-Brennstoffzelle) und
MCFC (Molten Carbonate Fuel Cell - Carbonat-Elektrolyt-Brennstoffzelle) zur Diskussion.

Fiir den Einsatz in mobilen Stromerzeugern werden derzeit SOFC favorisiert [27]. Bei ihnen
kann ein direkter Umsatz des Reformats ohne zusatzliche Prozessschritte erfolgen.
Insbesondere die vollstindige Entfernung von Kohlenmonoxid entféllt. Dadurch operiert der
gesamte Stromerzeuger auf einer einheitlichen Temperaturebene. Ferner werden als

Prozessmittel ausschliefflich Kraftstoff und Luft benétigt. Aufgrund der vergleichsweise



geringen Anzahl an Prozessschritten konnen bei Hochtemperatur-APUs hohe Energiedichten
pro Volumen erzielt werden. Alternativ hierzu wird bei dem Niedertemperaturkonzept nach
der autothermen Reformierung des Kraftstoffs Kohlenmonoxid vollstindig konvertiert,
wodurch verschiedene Temperaturniveaus innerhalb der APU erforderlich werden. Neben
dem Einsatz mehrerer leistungsfahiger Warmetauscher ist eine separate Verdampfung von
Kraftstoff und Wasser erforderlich. Die Kombination von ATR und PEM-Brennstoffzellen bietet

hohere Wirkungsgrade und eine verbesserte Dynamik bei Lastwechseln als Vorteil.

2.3 Kraftstoffe als Energietrager fur

Brennstoffzellen

Die Reformierung kommerziell verfligbarer Motoren- und Turbinenkraftstoffe erlaubt die
Darstellung grofier Mengen elektrochemisch aktiven Brennstoffs zur Versorgung von
Brennstoffzellen aus bestehenden Versorgungsnetzen. Bei den genannten Kraftstoffen handelt
es sich um komplexe Gemische aus mehreren hundert Kohlenwasserstoffen, die in ihren
mittleren physikalischen Eigenschaften auf die jeweilige Verbrennungskraftmaschine ange-
passte Werte aufweisen. Ihre chemische Zusammensetzung ist durch den Herstellungsprozess
bestimmt. In ihm werden in einer Vielzahl von Prozessschritten durch Verschnitt bestimmter
Erdolfraktionen mit Erzeugnissen der Rohoélveredelung die gewiinschten Verbrennungs-
charakteristika erreicht. Im Zusammenhang mit dieser Arbeit soll auf den grundlegenden
Aufbau und die Diversitat verbreiteter Kraftstoffe wie Benzin, Kerosin und Diesel eingegangen

werden.

2.3.1 Rohstoff Erdol

Der Rohstoff Erdél besteht hauptsachlich aus einer grofden Vielzahl an Kohlenwasserstoffen.
Mit bis zu 17.000 Bestandteilen stellt unraffiniertes Erdol eine der komplexesten Mischungen
organischer Stoffe dar, die natiirlich auf der Erde auftritt [28]. Jedes Erd6l hat abhangig von
seiner geologischen Entstehung eine spezifische Zusammensetzung, die auch die
physikalischen Eigenschaften sowie Farbe und Viskositit des Rohstoffs bestimmt. Nach
gegenwartigem Erkenntnisstand entstand der Grofdteil der weltweiten Rohodlreserven vor

ca. 400 Millionen Jahren zundchst durch biochemische Verwitterung von fossiler Biomasse
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und deren anschlief}enden Zersetzung bei hohen Driicken und Temperaturen in Tiefen von
3000 bis 6000 Metern. Tabelle 2.1 gibt iiber die primaren Fraktionen einiger bedeutender
Erdolsorten exemplarisch Auskunft und zeigt die hohe Diversitidt des Rohstoffs auf [29]. Die
am haufigsten vertretenen Kohlenwasserstoffe im Hinblick auf die chemische Zusammen-
setzung von Rohdl sind lineare oder verzweigte Alkane, Cycloalkane und Aromaten. Olefine
und hetero-organsiche Verbindungen treten hingegen nur in Spuren auf, die Konzentration an
Schwermetallen liegt bei unter 1000 ppm. Das Verhaltnis zwischen aliphatischen, cyclischen

und aromatischen Bestandteilen schwankt deutlich in Abhangigkeit der Lagerstatte.

2007 betrug die weltweite Erdolférdermenge insgesamt 82 Mio. Barrel (13 Mrd. Liter) pro Tag
[30]. Die langfristig steigende Nachfrage, das Versiegen gegenwirtig genutzter Olfelder, sowie
die daraus resultierende Zunahme des Preises fiir Rohol haben zu einer Forderung des
Rohstoffs unter immer schwierigeren Bedingungen gefiihrt. Als Beispiele seien die
Erschlieffung von ozeanischen Lagerstétten in 3000 Metern Tiefe vor Nigeria oder der Abbau
von Olschiefer in Alberta, Kanada im Tagebau mit Ausbeutung im Mio. Barrel Mafistab
genannt. Obwohl massive Anstrengungen fiir einen Ubergang auf andere, regenerative
Energietrager unternommen werden, wird Erddl in den ndchsten Jahrzehnten eine der
wichtigsten Komponente der globalen Energieerzeugung bleiben, so dass dieses auf Grund der

Verknappung des Rohstoffs immer effizienter genutzt werden muss.

Tabelle 2.1: Ausbeuten an ,Primarfraktionen” ausgewahlter Erdélfraktionen [29].

Atmosph.
Gase Naphta Kerosin Gasole
Rohol, Herkunft Riickstand
[Vol-%] [Vol-%] [Vol.-%] [Vol.-%]
[Vol.-%]
Nigerian light, Nigeria 3 26 14,5 27,5 29
Forties, UK 4 22,5 12 22 39,5
Arabian light, S.A. 1,5 20,5 12 21 45
Alaska, USA 0,5 13,5 11,5 21,5 53
Tia Juana, Venezuela - 1,5 3,5 14,5 80,5
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2.3.2 Motoren- und Turbinenkraftstoffe

Die ersten Verbrennungskraftmaschinen mit interner Verbrennung wurden vor iber 125
Jahren als schwere, stationdre Kolbenkraftmaschinen entwickelt, die bei vergleichsweise
niedriger Kompression mit Stadtgas betrieben wurden [29, 31]. Die Entwicklung kleinerer
Motoren und deren Einbau als Antrieb in Kutschen erforderte die Verwendung bestehender
Brennstoffe als Treibstoffe fiir die neuartigen Fortbewegungsmittel. So wurden die ersten von
Daimler und Maybach entwickelten Automobile fiir den Betrieb mit ,Ligroin“ konzipiert,
einem leicht fliichtigen Reinigungsmittel der aufkommenden Mineraldlindustrie [32]. Die
ersten in der Maschinenfabrik Augsburg-Nirnberg (MAN) fabrizierten Dieselmotoren
verwendeten verfiigbare Lampendle als Kraftstoff [33]. Zwar erlaubten diese ersten
Kraftstoffe den Betrieb mobiler Motoren, jedoch stellten sie auch deren grofite Limitierung
aufgrund ihrer mangelhaften Ziindeigenschaften dar. Insbesondere die Bildung ziindfahiger
Kraftstoff/Luft-Gemische hoher Dichte und deren kontrollierte Ziindung wéhrend der
Kompression im Zylinder gestalteten sich mit den frithen Kraftstoffen problematisch. Aus
diesem Grund ging mit der Entwicklung des Verbrennungsmotors eine an dessen
Anforderungen angepasste, bis heute anhaltende Entwicklung der Kraftstoffe einher. Zu
Beginn lag der Forschungsschwerpunkt zum einen auf der Herstellung von Kraftstoffen mit
entsprechenden Ziindeigenschaften und zum anderen auf der Entwicklung grofdtechnischer
Prozesse zur kontinuierlichen Darstellung von Kraftstoffen gleich bleibender Qualitat aus
einer Vielzahl unterschiedlicher Roholfraktionen. Gegenwartiges Ziel der Kraftstoff-
entwicklung ist die Herstellung schadstoffarmer Kraftstoffe sowie die Erschlieffung immer

neuer Quellen fiir Kraftstoffe aus alternativen und erneuerbaren Energietriagern.

Heutige Motoren- und Turbinenkraftstoffe sind komplexe Produkte der modernen
Roholveredelung. Es handelt sich um Gemische aus einer Vielzahl h6herer Kohlenwasserstoffe,
die in ihrer Zusammensetzung und Beschaffenheit auf die jeweilige Verbrennungs-
kraftmaschine zugeschnittene Eigenschaften wie Ziindverhalten (Oktan/Cetanzahl),
Dampfdruck, Dichte oder Viskositit besitzen. Fiir den Einsatz kommerziell verfligbarer
Kraftstoffe in kompakten Reformern zur Erzeugung von elektrochemisch aktivem Brenngas
fir Brennstoffzellen gilt es zu beachten, dass zwar die Eigenschaften, nicht jedoch die
Inhaltsstoffe eines Kraftstoffs gesetzlichen Normen unterliegt. So regeln beispielsweise
innerhalb der Europaischen Union die Normen EN 228 (Vergaserkraftstoffe), ASTM D1655
(Flugbenzin) oder EN 590 (Dieselkraftstoff) alle wichtigen spezifischen Eigenschaften der
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Kraftstoffe, nicht jedoch deren chemische Zusammensetzung. Diese schwankt innerhalb
bestimmter Parameter in Abhdngigkeit regionaler Produktionsbedingungen, beispielsweise
durch Unterschiede in den verwendeten Rohdlen. Weiterhin spielen jahreszeitliche oder
klimatische Nutzungsbedingungen eine nicht zu vernachldssigende Rolle bei der genauen
Zusammensetzung des Kohlenwasserstoffgemischs. Zudem besitzen die Kraftstoffe je nach
den Anforderungen der Verbrennungskraftmaschine unterschiedliche Anteile an Aromaten,
Naphtenen, Olefinen sowie lineare oder verzweigte Kohlenwasserstoffe [34 -36].
Abbildung 2.1 zeigt typische Verteilung unterschiedlicher hoherer Kohlenwasserstoffe in

Benzin, Kerosin und Diesel.

[—1Benzin [ Kerosin I Diesel

100+ Rest 35
[ Alkene
a0 | Y -
°\c’ 8 [ Aromater °\° 30
- X =
60-
> cyclo- >
: B iicane : 20+
- p— -
2 3 154
2 g
[ i-Alkane 10+
m-
54
I n-Alkane
0- 0-
Berzin Kerosin Diesel nAlkane  i-Alkane cyclo-Alkane Aromaten  Alkene
Kraftstoff Stoffklasse

Abbildung 2.1: Verteilung verschiedener Kohlenwasserstoffe in den kommerziellen

Kraftstoffen Benzin, Kerosin und Diesel [34 - 36].
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3 Aufgabenstellung und

Stand der Forschung

3.1 Problemstellung und Aufgabenstellung

Fir die volle Ausschopfung des Potentials der katalytischen Partialoxidation hdherer
Kohlenwasserstoffe ist ein tiefgriindiges Verstindnis der am Katalysator ablaufenden
komplexen Prozesse erforderlich. Der Gesamtprozess setzt sich aus einer Vielzahl von
mehreren hundert Elementarschritten zusammen, die sowohl an der Katalysatoroberfliche,
als auch in der Gasphase ablaufen und zusammenfassend mit der globalen Reaktionsgleichung
(GL 1.1) beschrieben werden kann. Zudem spielen im Laufe der Umwandlung der Edukte im
Reaktor eine Vielzahl weiterer chemischer Prozesse wie beispielsweise die Totaloxidation
(GL 3.1), die Wasserdampfreformierung (Gl.3.2), das thermische Cracken (Gl 3.3), die
Wassergas-Shift-Reaktion (Gl. 3.4) oder die Methanisierung (Gl. 3.5 / 3.6) eine bedeutende
Rolle.

CHy + (x+Y/4) O > x COz + (¥/2) H20 ArHO (CgH1g) =- 5116 KkJ/mol (3.1)
CxHy + X Hzo —xCO+ (X + y/z) H, ARHO (Cngg) =1275 k]/mol (32)

CyHy-CH,-CH,-CaCp — CyHy-1=CH, + CH3-CaCo  ARHO (CgHig) = 41,4 kJ/mol  (3.3)

CO + H,0 5 CO, + Hy ARHO = - 40,4 kJ/mol (3.4)
CO + Hy — CHy + H20 AgHO = - 250,1 k]/mol (3.5)
C +H, — CH, AgHO = - 74,9 kJ/mol (3.6)
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Das Zusammenspiel all dieser Prozesse bt iiber die Entstehung und Umwandlung
bedeutender Zwischenprodukte einen hohen Einfluss auf die Produktzusammensetzung am
Ausgang des chemischen Reaktors aus. Fiir die Zuverldssigkeit zukiinftiger Reformer ist ein
genaueres Verstindnis der Reaktionsabladufe, beispielsweise in Hinblick auf die Bildung von

Ruf3ablagerungen auf und hinter dem Katalysator, von hoher Bedeutung.

Wahrend hinsichtlich des Verstdndnisses des globalen Reaktionsgeschehens in letzter Zeit
grofe Fortschritte erzielt werden konnten, sind die auf molekularer Ebene ablaufenden
Vorginge weiterhin zum grofdten Teil unverstanden. Die Abhdngigkeit der Kinetik des
komplexen Netzwerkes der simultan und parallel ablaufenden Reaktionen von Parametern
wie Eduktzusammensetzung, Kontaktzeit oder Reaktionstemperatur wird gegenwartig nur
empirisch behandelt. Dies ist unter anderem auf die Vielzahl der moglichen Reaktionspfade,
die Komplexitidt der Produktgasgemische, die hohen Reaktionsgeschwindigkeiten bei kurzen
Kontaktzeiten, sowie die hohen Temperaturen von bis zu 1300°C zuriickzufiihren.
Insbesondere der analytische Zugang zu dem Reaktionsgeschehen stellt unter den gegebenen
Prozessbedingungen eine grofde Herausforderung dar. Zudem handelt es sich bei kommerziell
verfligharen Kraftstoffen um komplexe Stoffgemische, deren Bestandteile zwar ein
differenziertes Reaktionsverhalten aufweisen, deren Umsatz auf der Katalysatoroberflache

und in der Gasphase jedoch nur als Ganzes beobachtet werden kann.

Einen moglichen Zugang zur Aufklarung der chemischen und physikalischen Prozesse am
Katalysator bietet die Erforschung der katalytischen Partialoxidation hdherer
Kohlenwasserstoffe unter definierten Randbedingungen. Durch die geeignete Wahl der
Reaktionsbedingungen und des Katalysatorsystems konnen unerwiinschte Nebenreaktionen
ausgeschlossen, sowie das Reaktorverhalten durch die Vorgabe definierter
Stromungsverhaltnisse bestimmten Parametern zugeordnet werden. Dies erlaubt neben der
Auflosung bedeutender Schliisselschritte insbesondere die Simulation des Reaktions-
geschehens mit Hilfe moderner numerischer Methoden. Die Evaluierung chemischer Modelle
erfolgt dabei auf der Annahme eines schnellen Zerfalls des Kraftstoffes zu niedermolekularen
Kohlenwasserstoffen auf dem Katalysator. Die weitere Umsetzung der Fragmente zu den
Produktspezies griindet auf bereits verifizierten elementarkinetischen Mechanismen und

ermoglicht den Einblick in die Reaktionsablaufe innerhalb des chemischen Reaktors.

Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Durchfiihrung der katalytischen Partialoxidation unter

Gewahrleistung definierter Randbedingungen zur Aufklarung des Einflusses bedeutender
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Einzelprozesse auf das Gesamtgeschehen, sowie die Schaffung einer experimentellen
Grundlage fiir eine detaillierte Modellierung des komplexen Gesamtprozesses am Katalysator.
Gegenwartig herrscht in der Fachliteratur ein deutlicher Mangel an experimentellen Daten, die
sich als Basis fiir eine Modellbildung der Partialoxidation héherer Kohlenwasserstoffe eignen.
Typischerweise erfolgen Untersuchungen in technischen Reaktoren, in denen sich die
komplexen physikalischen und chemischen Prozesse am Katalysator iliberlagern. So wird
beispielsweise die Einspritzung der fliissigen Kraftstoffe meist direkt auf den heifsen
Katalysator vorgenommen oder mittels Filmverdampfung an der Reaktorwand bei
Temperaturen weit oberhalb der Ziindtemperatur homogener Gasphasenrektionen realisiert
[1, 37]. Beide Vorgehensweisen gestatten keine adidquate Kontrolle der Eintrittsbedingungen

am Katalysator.

Im Rahmen dieser Arbeit soll eine Versuchsanlage entwickelt werden, in der die katalytische
Partialoxidation von Modellkraftstoffen an mit Rhodium beschichteten Trégerkatalysatoren in
einem Stromungsrohr-Reaktor zeitaufgeldst untersucht werden kann. Beginnend mit der
Erforschung von i-Oktan als Referenz fiir Ottokraftstoff soll ein grundlegendes Verstindnis
wichtiger Reaktionsparameter in stationdren und transienten Versuchsreihen erlangt werden.
Darauf aufbauend werden Modellsubstanzen untersucht, die archetypisch bedeutende
Komponenten kommerzieller Kraftstoffe abbilden. Im Fokus stehen insbesondere der Einfluss
der chemischen Struktur und der Kettenldnge hoherer Kohlenwasserstoffe wahrend der
katalytischen Partialoxidation. Aufbauend auf den Erkenntnissen der Einzelkomponenten soll
iiber einfache  Mehrkomponenten-Surrogate das  Wechselspiel unterschiedlicher
Kohlenwasserstoffe in komplexen Kraftstoffgemischen erforscht und mit der technischen
Praxis verglichen werden. Ferner erfolgt die Untersuchung der Alterung der katalytischen
Oberfliche des Katalysators im Laufe des Reaktionsgeschehens aufgrund der hohen

Beanspruchung durch Sinterung und Verkokung.
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3.2 Gegenwartiger Stand der Forschung

Im Folgenden wird auf den gegenwartigen Forschungsstand der katalytischen Partialoxidation
eingegangen. Zundchst sollen ausgehend vom Kenntnisstand des stiarker erforschten
Kohlenwasserstoffs Methan, Riickschliisse auf die Wirkungsmechanismen der katalytischen
Partialoxidation hoherer Kohlenwasserstoffe gezogen werden. Aufgrund seiner einfachen
Zusammensetzung und des {iiberschaubaren Produktspektrums bietet Methan mittels
Massenspektrometrie, laserspektroskopischer Untersuchungen sowie vergleichsweise
einfachen Berechnungen von Ubergangszustinden einen leichteren Zugang zu
mechanistischen Fragestellungen als hohere Kohlenwasserstoffe. Darauf aufbauend fasst der
folgende Abschnitt den Stand der Forschung der Partialoxidation héherer Kohlenwasserstoffe,

sowie von Benzin- und Dieselsurrogaten in Hinblick auf diese Arbeit zusammen.

3.2.1 Katalytische Partialoxidation von Methan

Trotz intensiver Forschung konnte bis heute noch kein Verfahren entwickelt werden, das bei
der Umwandlung des Rohstoffs Erdgas in die Primarprodukte der chemischen Industrie ohne
den Zwischenschritt der Produktion von Synthesegas auskommt [7,38,39]. Die hierfiir
konventionell eingesetzten grofitechnischen Anlagen zur Wasserdampfreformierung sind sehr
energie- und kostenintensiv, so dass ca. 60% der Gesamtkosten zur Herstellung
hoherwertiger Produkte wie Methanol oder synthetisches Benzin auf diesen Prozessschritt
entfallen. Eine Alternative hierzu bietet die katalytische Partialoxidation von Methan (Gl. 3.7),

die dessen Umsetzung in kompakten und autothermen Reaktoren erméglicht.
CHs+ % 0; — 2Hz + CO AgHO = - 35,6 kJ/mol (3.7)

Die hohe Attraktivitit der CPOX von Methan liegt neben einer Reduzierung der
Produktionskosten von Synthesegas auch in der Moglichkeit einer direkten Produktion
fliissiger Rohstoffe abseits von Verbundstandorten begriindet. Beispielhaft seien entlegene

Erdgasfeldern genannt.

Nach der Vorhersage der CPOX durch H. Liander et. al 1929 [40] und der Untersuchung der
unvollstindigen Verbrennung von Methan mit Sauerstoff durch C. Paovani und P. Franchetti

1933 [41] wurde die katalytische Partialoxidation bereits 1946 von Prettre zum ersten Mal auf
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einem  Nickelkatalysator = beobachtet [42]. Durch den frithen Erfolg der
Wasserdampfreformierung von Methan blieb die CPOX jedoch lange Zeit unbeobachtet. Dies
dnderte sich mit der Entdeckung der Kkatalytischen Partialoxidation von Methan an
Edelmetallen mit Kontaktzeiten im Bereich weniger Millisekunden Mitte der 90er Jahre.
Insbesondere die grundlegenden Arbeiten von L. D. Schmidt an Rh und Pt beschichteten
Tragerkatalysatoren [43, 44] und von A. T. Ashcroft an Ru auf Al,03 Festbettschiittungen [45]

galten als richtungweisend fiir die weitere Erforschung der Partialoxidation.

Die Untersuchung der katalytischen Partialoxidation von Methan bietet Einblicke in die
Wirkungsweisen heterogen katalysierter Reaktionen im Allgemeinen und katalytischer
Verbrennungsprozesse im Besonderen. Insbesondere in-situ durchgefiihrte, 6rtliche und
zeitlich aufgeloste laserspektroskopische Experimente iiber Edelmetallfolien [46,47] und
numerische Simulationen des Reaktionsgeschehens in Wabenkorpern mit detaillierten
chemischen Modellen trugen zur Aufklarung von Reaktionsmechanismen der katalytischen
Partialoxidation bei [48, 49]. In jlingster Zeit konnten durch R. Horn et al. zeitliche und 6rtliche
Profile mit hoher Auflésung in mit Pt und Rh beschichteten keramischen Schwammen
gemessen werden, die die Vorraussagen hinsichtlich des Reaktionsmechanismus
weitestgehend bestdtigen konnten [50,51]. Zudem wurde die Existenz unterschiedlicher
Reaktionszonen bewiesen. Demnach wird Methan zuerst in einer kurzen Oxidationszone bis
zum vollstindigen Verbrauch von limitierendem Sauerstoff grofdtenteils partial, aber auch
total oxidiert. Anschlieféend folgt eine Reformierungszone, in der verbleibendes Methan und
gebildete Reformierungsprodukte wie CO und H,O miteinander reagieren. Dabei spielen
insbesondere die Wasserdampfreformierung des Edukts (Gl. 3.8) und die Wassergas-Shift-

Reaktion (Gl. 3.4) eine dominierende Rolle.
CH4 + H,0 — 3 Hz + CO AgHO = 205,9 kJ/mol (3.8)

Mittlerweile sind Teile der Reaktionsmechanismen von Methan auf einigen Edelmetall- und
Ubergangsmetallkatalysatoren verstanden [49,50,52]. Aufgrund der Verschiedenheit der
aktiven Zentren und moglichen Wechselwirkungen kann zwischen aktivem Zentrum und
unterschiedlichen Tragermaterialien kein einheitlicher Reaktionsmechanismus fiir alle

Katalysatorsysteme aufgestellt werden. Im Allgemeinen ist jedoch festzustellen, dass

(i) die Methandissoziation immer eine reduzierte Metalloberflache benétigt [53].
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(i) einer der wichtigsten Schliisselschritte zu einer hohen H; und CO Selektivitit eine
moglichst hohe Aktivierungsenergie fiir die Bildung der OH Spezies auf der
Metalloberflache ist [52].

(iii)  ein niedriger Bedeckungsgrad der Katalysatoroberfliche mit Intermediaten von
grofiem Vorteil ist, um Wechselwirkungen zwischen O-H, OH-H und CO-O

moglichst gering zu halten.

Gegenwartig liegen die Forschungsschwerpunkte auf dem Gebiet der katalytischen
Partialoxidation von Methan neben der Entwicklung effizienterer Katalysatorsysteme [39]
insbesondere auf der Kommerzialisierung der Technologie. Zu diesem Zweck sind bereits
ersten Pilotanlagen in Betrieb [54]. Als grofde Herausforderung bei der grofdtechnischen
Umsetzung der Reaktion wird zum einen die hohe Verdiinnung des Produktgases bei dem
Umsatz von Methan mit Luft angesehen. Zudem gestaltet sich die Bereitstellung des
Produktgasgemisches bei hohen Driicken wie sie bei folgenden Prozessschritten wie der
Fischer-Tropsch (20 bar) [55] oder Methanol Synthese (35-55 bar) [56] gefordert werden als
schwierig. Insbesondere der steigende Einfluss unerwiinschter Gasphasenreaktionen bei stark
erh6htem Druck fiihrt zu einer zunehmenden Totaloxidation der Edukte und damit zu einem

Nachteil in der Wirtschaftlichkeit des Verfahrens.

3.2.2 Katalytische Partialoxidation hoherer

Kohlenwasserstoffe

Im Jahr 2000 wurde ausgehend von den Erdgaskomponenten Propan und Butan erstmals iiber
die Kkatalytische Partialoxidation hoherer Kohlenwasserstoffe an edelmetallbeschichteten
Schdumen und Rhodiumnetzen mit Kontaktzeiten im Bereich weniger Millisekunden berichtet
[57, 58]. Getrieben von einer Nutzung des Potentials der Reaktion zur Versorgung von
Brennstoffzellen befasst sich seit 2003 eine wachsende Zahl von Forschungsgruppen mit
unterschiedlichen Schwerpunkten mit der katalytischen Partialoxidation hoherer Kohlen-

wasserstoffe.

Erste wissenschaftliche Arbeiten betrachteten die prinzipielle Durchfiihrbarkeit einer
Darstellung von Wasserstoff aus unterschiedlichen h6heren Kohlenwasserstoffen wie n-Oktan,

n-Dodecan, i-Oktan und kommerziellen Kraftstoffe wie Benzin, Kerosin und Diesel [1-3, 8, 59].
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Weitere grundlegende Arbeiten beschéftigten sich mit den katalytischen Eigenschaften
unterschiedlicher Edelmetalle [60,61], deren Beladungen, den Einfliissen von
Tragermaterialien, sowie dem Einfluss von Kontaktzeiten [62-64]. In gegenwartigen
Untersuchungen kommt im Wesentlichen kommerzieller Kraftstoff im halbtechnischen
Mafdstab zum Einsatz. ]. Schwank et al. geht in seinen Arbeiten auf die Verkokung industriell
favorisierter Nickel Katalysatoren fiir den Heavy-Duty-Truck Bereich und deren Vergiftung
durch Schwefelverbindungen ein [37, 65 - 68]. Die Arbeitsgruppe um V. Sadykov et al. arbeitet
mit der Zielsetzung einer moglichst adiabaten Reaktionsfithrung in Stréomungsrohren fiir eine
thermodynamische  Betrachtung des  Reaktionsgeschehens beim Umsatz von
Vergaserkraftstoffen [69 - 71]. Die Arbeiten von V.Hessel et al. und P.Pfeiffer et al
beschreiben den Umsatz von Kraftstoffen in Mikroreaktoren. Wahrend bei V. Hessel et al.
[72 -74] neben dem Einsatz kommerzieller Motorentreibstoffe in Studien auch Biokraftstoffe
wie Ethanol oder DME zum Einsatz kommen, beschiftigt sich die Gruppe um Pfeiffer im
Wesentlichen mit der Wasserdampfreformierung von n-Hexadecan als Modellkraftstoff fiir
Diesel [75 - 77]. Beide Gruppen arbeiten mit Mikroreaktoren mit Einzelkanal-Kantenlangen
von 200 bis 500 um und Reaktorgesamtvolumen von 100 bis 300 mL inklusive Gehduse und

Isolierung.

In nahezu allen Arbeiten wird Rhodium und Nickel als aktive Edelmetallkomponente zur CPOX
hoherer Kohlenwasserstoffe favorisiert. Wahrend Rhodium einen sehr niedrigen Ziindpunkt
des Reaktionsgemisches am Katalysator (Ti= 250 °C) sowie eine hohe Resistenz gegeniiber
Deaktivierung durch Verkokung oder Sinterung besitzt, zeichnet sich Nickel durch einen
wesentlich niedrigeren Preis und hohe Verfiigbarkeit aus. Allerdings weisen Nickel-
katalysatoren hohere Ziindtemperaturen des Eduktgemisches (Ti=500°C) und eine
schlechtere Resistenz gegeniiber Verkokung auf. Platin, das bei der CPOX von Methan
Verwendung findet, besitzt im Vergleich zu Rhodium und Nickel eine hohe Tendenz zur
Totaloxidation (Gl 3.1) und zum Cracken der Edukte (Gl. 3.3) zu kurzkettigen, a-ungesattigten
Kohlenwasserstoffen [1,57,60]. Mischoxide und Edelmetall-Legierungen als aktive
Katalysatorkomponente sind in Hinblick auf die CPOX hoéherer Kohlenwasserstoffe

weitgehend unerforscht, gelten jedoch als vielversprechend [78, 79].

Unter sauerstoffarmen Reaktionsbedingungen neigt die CPOX hoherer Kohlenwasserstoffe im
Vergleich zu der CPOX von Methan auf allen Katalysatorsystemen zu einer verstirken
Selektivitit zu kurzkettigen, oa-ungesattigten Kohlenwasserstoffen und anderen

Rufdvorlaufern. Diese Tendenz ldsst sich mit dem Zusatz von Wasserdampf in den
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Reaktorzulauf unterdriicken [3, 80]. Weiterhin kénnen durch Zugabe von Wasserdampf auch
bei stochiometrischer Reaktionsfiihrung mittels Konversion von Kohlenwasserstoff und
Kohlenmonoxid durch Wasserdampfreformierung (Gl. 3.2) und die Wassergas-Shift-Reaktion
(GL 3.4) zusatzlich hohere Wasserstoffausbeuten erzielt werden. Aufgrund des eingebrachten
Wasserstoffs aus Wasser konnen auf diese Weise in Bezug auf den eingesetzten Kraftstoff auch
deutlich hohere Selektivitaten als 100 % erreicht werden. Der Erzeugung dieses zusatzlichen
Wasserstoffs stehen ein erhohter technischer Aufwand durch die Bereitstellung und
Prozessierung eines weiteren fliissigen Reaktanten, sowie niedrigere Austrittstemperaturen
des Prozessgases aufgrund der Endothermie der genannten Reaktionen gegeniiber. Allerdings
gestattet bereits die Rickfiihrung des wasserhaltigen Anodenabgases einer Brennstoffzelle in
den Reformierungsprozess eine Steigerung des Gesamtwirkungsgrades eines Reformers. Die
Kombination von katalytischer Partialoxidation und Wasserdampfreformierung stellt eine
attraktive Betriebsweise in Hinblick auf die instationdre Betriebsweisen von Brennstoffzellen

bei variierendem Strombedarf dar.

Die quantenchemische Berechnung der Struktur und Energie adsorbierter Oberflachenspezies
bietet den theoretischen Zugang zur Betrachtung verdanderter Bindungsverhéiltnisse der
Eduktmolekiile in einem aktivierten Ubergangszustand und hat in den letzten Jahrzehneten
mafigeblich zu einem besseren Verstdndnis katalysierter Prozesse beigetragen [81 - 83]. Die
Berechnung bedeutender Ubergangszustinde im Rahmen der Partialoxidation héherer
Kohlenwasserstoffe stellt jedoch aufgrund der Komplexitit des numerischen Problems eine
grofde Herausforderung dar. Die Grofde der zu betrachtenden Elementarzellen und die schwer
zu beschreibenden elektronischen Wechselwirkungen zwischen Kohlenwasserstoff und
katalytischer Oberflache fiihren die Rechenleistung von Hochleistungscomputern an ihre
Grenzen. Zusatzlich liegen bei langkettigen Molekiilen viele Orientierungsmoglichkeiten zur
Adsorption auf der Oberflache vor. Dies macht eine Vielzahl von Berechnungen erforderlich.
Aus diesem Grund liegen derzeit lediglich fiir niedermolekulare Kohlenwasserstoffe mit
wenigen Freiheitsgraden wie Methan, Propan, Ethanol, Cyclopenten oder Benzol aufgrund
ihrer vergleichsweise deutlich einfacheren elektronischen Struktur und bekannten

Elektronendichteverteilung vor [84 - 86].

Gegenwartig arbeiten mehrere Industrieunternehmen an der Kommerzialisierung der CPOX
hoherer Kohlenwasserstoffe. Firmen wie Siemens-Westinghouse [87,88], General Electric
[89 - 92], Delphi Catalyst [93 - 96] und Haldor Topsoe A/S [97, 98] haben zahlreiche Patente

angemeldet und Prototypen in Tagungsbeitrdgen vorgestellt. Im Wesentlichen fokussieren die
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genannten Firmen ihre Anstrengungen auf Kraftstoffreformer fiir mobile Anwendungen
(Nutzfahrzeugbereich) und Kraftwerkstechnik zur dezentralen Stromerzeugung mit
Warmeriickgewinnung. Je nach Gréfle und Konzeption sind dabei insbesondere bestimmte
Anordnungen zur Vorheizung, Verdampfung und Zufiihrung des Kraftstoffgemischs auf mit
Edelmetall und Ubergangsmetall beschichteten Trigerkatalysatoren Gegenstand von Patenten.
Weiterhin sind erste Erfindungen zum Monitoring [99] und der Aufreinigung des erzeugten
Produktgases [100] kommerzieller Reformer patentiert. In einer Veroéffentlichung geht die
FEV Motorentechnik GmbH konkret auf Leistungsdaten eines mit Benzin betrieben Fuel
Processor Prototypen ein, dessen Prozessgas 42 % Wasserstoff enthidlt und eine
angeschlossene SOFC mit 3 kW elektrischer Leistung betreibt [101]. Die Webasto AG stellt eine
dieselbetriebe APU SOFC auf reiner CPOX-Basis mit 5kW Stack Power fiir Nutzfahrzeuge mit
Effizienzen von iiber 30 % vor [102,103]. Die erzielten elektrischen Wirkungsgrade der
genannten Prototypen iibersteigen die induktionsbasierter Generatoren um mehr als das

10-fache und zeigen die Konkurrenzfahigkeit kompakter APUs als mobile Stromversorger auf.

Abschliefiend ist zu erwadhnen, dass unter den hoheren Kohlenwasserstoffen nicht zuletzt auch
die Partialoxidation nachwachsender Rohstoffe wie Ethanol, Glycerin oder Fettsduren
Gegenstand aktueller Forschung ist [104 - 107]. Hier lassen sich mit hohen Selektivitiaten je
nach Reaktionsfilhrung, insbesondere durch Steuerung des C/O Verhéltnis, einerseits
Synthesegas, aber auch ungesattigte Kohlenwasserstoffe als moglichen Rohstoff fiir chemische
Prozesse aus Biomasse erzielen. Bemerkenswerterweise lassen sich an rhodiumbeschichteten
Tragerkatalysatoren auch Feststoffe wie Sdagespane und Weizenkleie ohne Deaktivierung des
Katalysators in Abhangigkeit der Reaktionsbedingungen zu Synthesegas oder kurzkettigen
Kohlenwasserstoffen umsetzen. In Abgrenzung zu diesen Arbeiten soll jedoch nicht ndher auf

die Thematik oxygenierter Kohlenwasserstoffe eingegangen werden [104, 105].
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4 Heterogene Katalyse in

chemischen Reaktoren

4.1 Grundlagen

4.1.1 Einfiihrung

Als Katalyse (griechisch: katdAvolg, Kkatalysis - ,beim Zerfall anwesend”) wird die
Veranderung der Reaktionsgeschwindigkeit einer chemischen Reaktion durch die Beteiligung
eines Katalysators ohne Verschiebung des thermodynamischen Gleichgewichts der Reaktion
bezeichnet [21, 108, 109]. Der Katalysator geht unverdndert aus der Gesamtreaktion hervor
und kann dadurch eine Vielzahl von Katalysezyklen durchlaufen. Im Verlauf dieser Zyklen
wird der Ausgangsstoff abgebaut und das Produkt aufgebaut. Das Prinzip katalytischer
Reaktionen beruht dabei auf der Verringerung der fiir eine bestimmte Reaktion notwendigen

Aktivierungsenergie.

Auf dem Prinzip der Katalyse basiert eine Vielzahl wichtiger natiirlicher und technischer
Prozesse. Neben der immensen physiologischen Bedeutung von Enzymen als biochemische
Katalysatoren in lebenswichtigen Stoffwechselprozessen, stellen Katalysatoren unter anderem
das Rickgrat der grofdtechnischen Stoffwandlungen in der chemischen Industrie dar. 85 -
90 % der grofdtechnisch hergestellten Produkte entstammen katalysierten Prozessen [108].
Durch den erhohten Stoffumsatz und die Vermeidung unerwiinschter Nebenprodukte kommt

der Katalyse damit eine hohe wirtschaftliche, technologische und 6kologische Bedeutung zu.
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Zwar hat die Beteiligung des Katalysators keinen Einfluss auf die Lage eines
thermodynamischen Gleichgewichts, dennoch lassen sich mit Hilfe eines Katalysators sowohl
Selektivitdt als auch Umsatz einer Stoffumwandlung stark beeinflussen [110]. Dies beruht im
Wesentlichen auf der Tatsache, dass bestimmte Reaktionen auf katalytisch aktiven
Oberflachen Reaktionsgeschwindigkeiten aufweisen, die um Groéfienordnungen schneller sind
als bei deren Abwesenheit oder in Gasphasenreaktionen. Dadurch lassen sich mit der Wahl des
Katalysators, der Verweildauer des Reaktionsgemisches im chemischen Reaktor und der

Isolation von Zwischenprodukten Selektivitit und Umsatz einer Reaktion steuern.

Bei der heterogenen Katalyse liegen, im Gegensatz zur homogenen Katalyse, die Reaktanten
und Produkte in einer anderen Phase vor als der Katalysator. Der Ort des reaktiven
Geschehens der heterogen katalysierten Reaktion ist meist die Oberfliche eines Festkorpers.
Aus diesem Grund liegt der Schliissel zum Verstindnis der heterogenen Katalyse in der
Betrachtung der physikalisch-chemischen Prozesse an deren Grenzflichen, die bei der
Stoffumwandlung eine wesentliche Rolle spielen. Insbesondere die Diffusion von Reaktanten
zur Oberfliche, deren Chemisorption an der Oberfliche, die Bildung aktiver
Oberflichenkomplexe, sowie die Desorption der Produkte zur Regenerierung der Oberfliache

spielen in katalytischen Kreislaufen eine zentrale Rolle.

4.1.2 Modellierung katalytischer Reaktoren

Moderne Ansatze zur Beschreibung heterogener Reaktionen in chemischen Reaktoren
basieren auf der Betrachtung molekularer Prozesse und deren Elementarschritte [110 - 112].
Dabei zeichnen sich technische Reaktoren durch eine Vielzahl komplexer physikalischer und
chemischer Prozesse aus, die parallel nebeneinander oder miteinander gekoppelt ablaufen.
Abbildung 4.1 veranschaulicht diese Vorgiange am Beispiel eines katalytisch beschichteten
Wabenkorpers in einem Stromungsrohrreaktor, wie er in dieser Arbeit verwendet wird.
Neben den erwidhnten Prozessen an der Phasengrenzfliche wie Diffusion, Adsorption und
Aktivierung gilt es auch homogene Gasphasenreaktionen zu bertcksichtigen, die insbesondere
bei hohen Temperaturen stark an Einfluss gewinnen. Fiir eine umfassende Beschreibung des
Reaktionsgeschehens miissen ferner neben den chemischen Prozessen auch deren Kopplung
mit auftretenden Transportvorgiangen von Warme, Stoff und Impuls in Betracht gezogen
werden. Dies beinhaltet neben der Beriicksichtigung des Zustroms und des Abflusses der

fluiden Phase auch Prozesse wie die Diffusion durch porodse Strukturen katalytischer
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Reaktoren, die Riickkopplung des Temperaturfeldes bei chemischen Stoffumsatzen aufgrund
der Reaktionsenthalphie oder die Zufilhrung und der Verlust von Wirme durch die

Reaktorwand.

Gasphasen

Abbildung 4.1: Wechselwirkung zwischen chemischer Reaktion, Stoff- und Warmetransport in

einem durchstromten Reaktor.

4.2 Mean-Field-Naherung

Gegenwadrtig existieren verschiedene Ansidtze zur Modellierung der Vorginge an der
Phasengrenze zwischen katalytischem Festkorper und der Stromung chemischer Reaktoren.
Eine der prazisesten ist die direkte Berechnung der molekularen Ereignisse auf Basis der
genauen Kenntnis samtlicher kristallographischer Adsorptionsplatze der Katalysatorpartikel,
sowie des Adsorptions- und Desorptionsverhaltens aller beteiligt Molekiile. Aufgrund der
hohen Komplexitit realer Systeme, sowie der mangelnden Zuganglichkeit wichtiger
Parameter, konnte dieser Ansatz bisher nur fiir sehr einfache Modellsysteme, beispielsweise

die Oxidation von CO auf einer Pt(111) Einkristalloberflache, angewendet werden [113 - 115].
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Eine Vereinfachung der Geschehnisse stellt die Mean-Field-Ndherung dar. Im Rahmen der
Mean-Field-Ndherung werden Oberfladchenadsorbate als gleichférmig tiber der Katalysator-
oberflache verteilt betrachtet [24,111, 116]. Der lokale Zustand der Katalysatoroberflache
wird als Funktion der Oberflaichentemperatur T und der Oberflichenbedeckung eines
Adsorbats 6, beschrieben. Dabei stellt die Oberflaichenbedeckung den Anteil der Oberflache
dar, der mit der Spezies k bedeckt ist. Ferner wird meist angenommen, dass die maximale

Bedeckung einer katalytischen Oberflache einer Monolage entspricht.

Nach diesem Modell lasst sich die Beziehung zwischen der Oberflaichenbedeckung 8, und der

Konzentration c,der Spezies k auf der Oberflache durch Gleichung 4.1 beschreiben.
O = —— (4.1)

Dabei ist die Gesamtkonzentration der zur Verfiigung stehenden Plitze bei vollstindiger
Bedeckung einer Oberflache durch die Oberflichenplatzdichte " gegeben. Die Anzahl der von

einer Spezies k belegten Oberflachenplatze beschreibt die Koordinationszahl cx.

Die Bildungsgeschwindigkeit $;einer Spezies ergibt sich aus der zeitliche Verdnderung der
Oberflache.

d9k .S"kO'k

E=T, k=Kg+ 1,...,Kg+Ks (42)
Mit Hilfe der Mean-Field-Ndherung lassen sich Oberflichenreaktionen analog zu

Gasphasenreaktionen beschreiben. Es gilt fiir eine chemische Reaktion

Kg+Ks Kq+Ks
Z ViXk = z Vi Xk (4.3)
k=1 k=1

mit yk als Elementsymbol der an der Reaktion beteiligten chemischen Spezies und v,; und v,:
als stochiometrische Koeffizienten. Werden die freien Oberflichenplitze ferner als

eigenstandige Spezies definiert, so gilt

Kg+Ks

VO = 0, (44)
k=Kg+1
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mitv, = v,; - vk Sieht man von Rekonstruktionen der Oberfliche durch Adsorbate ab, kann
die Anzahl der Oberflaichenplatze als Konstante behandelt werden. Diese Annahme griindet in
der hohen Geschwindigkeit chemischer Oberflichenprozesse, die in der Regel um
Grofdenordnungen schneller sind als Veranderungen der katalytischen Oberfliche, wie sie
beispielsweise bei deren Alterung oder Vergiftung auftreten. Dadurch ldsst sich die
Bildungsgeschwindigkeit $, einer Gasphasen- oder Oberflachenspezies fiir einen Satz von

Elementarreaktion ausdriicken als

N Kg+Ks
s0= ) vaky, | | e (4.5)
i=1 j=1

Basierend auf der Mean-Field Ndherung lasst sich die Geschwindigkeitskonstante der

Reaktion in der modifizierten Arrhenius Form darstellen,

K
E,. , &0
ke, = A,TFi exp (— R—‘}) 1_[ 61 exp (— i ) (4.6)
k=1

mit ky, als Geschwindigkeitskonstanten der i-ten Reaktion, y;; und g; als Parameter zur

Modellierung der Oberflachen-Bedeckungsabhéngigkeit der Geschwindigkeitskonstante.

Die Geschwindigkeitskonstante der Ruckreaktion k, kann aus thermodynamischen Daten

berechnet werden
ky, p° Sedyvi Kot [ \Vki
K =—=K, |— 1_[ (—) ) 4.7
i k,. Pi <RT> oy, (4.7)
i k=Ky+1

Dabei stellt p® den Druck unter Standardbedingungen und K, die Gleichgewichtskonstante

der Reaktion gemaf$ Gleichung 4.8 dar:

ARS?  AgH?
Kpi=exp< R T RT (4.8)

Die verwendete Reaktionsentropie ARSiO und Reaktionsenthalpie ARHL-O sind geben durch

Gleichung 4.9 und 4.10
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ARSY Sk (T)

- ) 4.9

R Z Vi TR (+9)
k=1

ALHO k=Kg+K; He(T)

R _ Tk 4.10

ok kzl Vi (4.10)

4.3 Reaktive Kanalstromung

Im den beiden folgenden Abschnitten soll in Hinblick auf diese Arbeit zusammenfassend auf
die Stromungsmechanik der fluiden Phase in chemischen Reaktoren und deren Kopplung mit
heterogen katalysierten Reaktionen eingegangen werden. Fiir weiterfithrende Informationen

wird auf Fachliteratur verwiesen [109 - 112, 116].

Die Dynamik von Fluiden wird mathematisch durch Erhaltungsgleichungen beschrieben. Diese
Gleichungen verkniipfen makroskopisch beobachtbare, intensive Grofien wie Dichte,
Geschwindigkeit oder Temperatur miteinander, wobei sich die zugehoérigen
Transportkoeffizienten wie Viskositit oder Warmeleitfihigkeitskoeffizient mikroskopisch
herleiten lassen [112]. Fiir jede Erhaltungsgrofie existiert eine Differentialgleichung mit
zugehorigen Randbedingungen, deren allgemeine Struktur die einer Bilanzgleichung ist. Sie
enthidlt Terme fir Zu- und Abfluss in und aus einem betrachteten, differentiellen
Volumenelement, sowie Terme fiir die Stoffumwandlung und Fernwirkung wie Strahlung.
Diese Bilanzgleichungen eines stromenden Fluids sind als NAVIER-STOKES-Gleichungen
bekannt und beinhalten primdr die beiden Differentialgleichungen zur Massen- und
Impulserhaltung. Bei reaktiven chemischen Stromungen sind sie zusatzlich um die
Gleichungen zur Erhaltung der einzelnen Speziesmassen und der Energie bzw. Enthalpie
erweitert. Es ergibt sich folgendes Gleichungssystem (zur Definition der Variablen siehe

Anhang B.1):

Kontinuitatsgleichung (Massenerhaltung):

d
5:P o Py =0 (4.11)
l
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Spezies-Massenerhaltungsgleichung:

d d J _
E(PYJJ + O—M(PYkVJ =~ ax ki + My wy, (4.12)

Impulserhaltungsgleichung :

0 0 0 9]
a(ﬂvf‘)‘*ﬁ(l)vj‘vi):_ﬁp—ﬁfji +pg; (4.13)
i J ]
Energieerhaltungsgleichung:
a(h)+a(h)_a Fy— 0 i 4.14
ot P T ox P T P T Vi P T ok 1T T g (4.14)

Durch die NAVIER-STOKES-Gleichungen werden alle laminaren Stromungen exakt
beschrieben [112, 116]. Aus numerischer Sicht haben sie jedoch den Nachteil, dass sie ein
komplexes Differentialgleichungssystem mit nichttrivialen Randbedingungen bilden. Im
Allgemeinen kann eine Loésung nur durch iterative Verfahren ermitteln werden, da der

Zustand eines Punktes von allen Nachbarpunkten abhéngt.

Bei der Modellierung monolithischer Wabenkoérper ist die Annahme gerechtfertigt, dass die
Randbedingungen der Stromung eines Einzelkanals rotationssymmetrisch beziiglich der
Zylinderachse sind. Ferner konnen externe Einfliisse, wie beispielsweise Gravitationskrafte
vernachlassigt werden. Durch die Transformation der Differentialgleichungen in
Zylinderkoordinaten entfallen die Winkelabhiangigkeit und die azimutale Komponente der
Vektoren und die Beschreibung der Stromung reduziert sich auf eine zweidimensionale

Problemstellung.

Eine weitere Vereinfachung der NAVIER-STOKES-Gleichungen bietet die
Grenzschichtndherung (boundary-layer approximation). Wird die axiale Diffusion
vernachlassigt, konnen alle Feldgréfien durch Polynome in Abhadngigkeit von der Entfernung
von der Wand entwickelt werden. Dadurch entfallen die Ableitungen héherer Ordnung, die
eine oder mehrere Komponenten parallel zur Oberfliche besitzen. Dies beinhaltet
insbesondere axiale Diffusionsterme, Terme in v2, sowie radiale Druckkomponenten. Diese

Vereinfachung ist immer dann mdglich, wenn die Konvektion hauptsichlich parallel zur
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Oberflache ausgerichtet ist und die axiale Diffusion gegeniiber der konvektiven Stromung
vernachlassigt werden kann. Aus den beiden oben genannten Vereinfachungen folgen die

stationdren, zylindersymmetrischen BOUNDARY-LAYER-Gleichungen.

Kontinuitatsgleichung (Massenerhaltung):
0 10
- __ = 4.15
27 (W) +—=—(rpv) = 0 (415)
Spezies-Massenerhaltungsgleichung:
0 10 10, . .
5, Put) + - (rpvh) = ——— (Tjksr) + My oy (4.16)

Impulserhaltungsgleichung:

d 10 p

- _— == — 4.17

2 o) 412 rpv) =~ 240y T 4, (4.17)
Energieerhaltungsgleichung:

0 10 op 10

— - =Uu———— 4.18

4.4 Kopplung von Stromung und

Oberflachenreaktionen

Die Konzentration der Reaktanten und Produkte auf der Oberflache sind tiber die Adsorptions-
und Desorptionsgleichgewichte mit den Gasphasenkonzentrationen verkniipft. Diese
unterliegen ihrerseits Verdnderungen aufgrund von chemischen Gasphasenreaktionen und
Transportprozessen. Folglich werden, in Abhédngigkeit von den dufieren Bedingungen wie
Temperatur, Druck, Konzentration oder der Stromungsverhiltnisse, verschiedene
Teilprozesse wie der Massetransport oder die Reaktionskinetik fiir das globale
Reaktionssystem geschwindigkeitsbestimmend. Um ein quantitatives Verstandnis heterogener
Reaktionssysteme zu erreichen, ist es erforderlich, die ablaufenden Teilprozesse miteinander

zu koppeln und durch detaillierte Modelle zu beschreiben. Die Kopplung der chemischen
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Reaktionen mit den zuvor genannten Differentialgleichungen zur Beschreibung der
Kanalstromung erméglicht auch die Berechnung der ortsaufgelésten Anderung der
Spezieskonzentration im betrachteten chemischen Reaktor. Dabei erfolgt die Einbindung der
Konzentrationen iiber die Terme der Gasphasenreaktionen und Oberflachenreaktionen in der
Spezies-Massenbilanzgleichung. Die Beriicksichtigung der Transportlimitierung in pordsen
Medien erfolgt mit Hilfe eines Effektivititskoeffizienten ni. Die aktive katalytische Oberfliache

wird durch Fea/geo beschrieben. Es gilt fiir die Reaktionsgeschwindigkeit

dc
@ = —= kalkn g (4.19)

sowie flir den Diffusionsstrom ji - zwischen Fluid und katalytischer Oberflache

urf
Jigur = MeFeat /geo Rl}clet . (4.20)

Die Bildungsgeschwindigkeit der Spezies k folgt aus

Ny Ng+NS
Rbet = M, 5, = Mkzvki - 1—[ cj} (4.21)
i=1 j=1

Aus der kinetischen Gastheorie ergibt sich folgender Zusammenhang fiir die Anzahl an Stofe

pro Zeiteinheit mit einer Oberflache

;iM (V) (+22)

mit kg als Boltzmann Konstante, M als Molare Masse und N/V als Teilchendichte der Molekiile
in der Gasphase. Die Wahrscheinlichkeit mit der ein Stofd zu einer Adsorption fiihrt kann,
durch einen Haftkoeffizienten S ausgedriickt werden, mit dessen Hilfe sich die Adsorption

mittels einer herkdmmliche Geschwindigkeitskonstante darstellen lasst:

Ny +N
—N +1
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4.5 Reaktionsmechanismen und detaillierte

Modellierung

Unter einer Elementarreaktion wird eine Reaktion verstanden, die auf molekularer Ebene so
ablauft, wie es die Reaktionsgleichung beschreibt. Umfasst dieses System aus Elementar-
reaktionen, das als Reaktionsmechanismus bezeichnet wird, alle Reaktionen zwischen den
auftretende Edukten, Intermediaten und Produkten, so gilt es fiir alle Bedingungen (T, p, cx)
und Extrapolationen. Die Problematik beim Aufstellen von Elementarreaktions-Mechanismen
besteht in deren Unvollstindigkeit und in der Bestimmung der kinetischen Daten aller
Elementarreaktionen sowie der thermodynamischen Grofien der beteiligten Spezies. Bei
heterogen katalysierten Reaktionen ist dies im Wesentlichen auf die Unzuginglichkeit der
adsorbierten Spezies, sowie deren aktivierter Ubergangszustinde begriindet. Aus diesem
Grund hat insbesondere die Aufklarung wichtiger Oberflichenprozesse entscheidend zu einem
besseren Verstiandnis der heterogenen Katalyse beigetragen. Beispielhaft seien die Aufklarung
des Mechanismus der Ammoniaksynthese auf Eisen und der CO-Oxidation auf Platin [117],
sowie die Beobachtung der Oberflichendiffusion adsorbierter Atome mittels Rastertunnel-

elektronenmikroskopie in atomarer Auflésung genannt.

Die Modellierung des Reaktionsgeschehens auf Grundlage elementarer Prozesse erlaubt eine
wissenschaftliche Auseinandersetzung mit dem Einfluss sich iiberlagernder chemischer und
physikalischer Prozesse in komplexen katalytischen Reaktoren [109, 111]. Fiir die katalytische
Partialoxidation hoherer Kohlenwasserstoffe bleibt der direkte analytische Zugang zum
Reaktionsgeschehen aufgrund der hohen Temperaturen, der Vielzahl der beteiligten Spezies
und Reaktionen sowie kurzer Kontaktzeiten auf Kkleinen Reaktionsrdumen derzeit
verschlossen. Anhand bereits validierter Mechanismen fiir Oberflichen- und Gasphasen-
reaktionen und der genauen Kenntnis der Stromungsverhaltnisse im Katalysator ist eine
Evaluierung der Reaktionsablaufe durch deren Simulation moglich. Ziel ist neben einem
besseren Verstidndnis des Reaktionsverlaufs, insbesondere die Aufklarung der Rolle wichtiger
Schlisselschritte. Basierend auf dem Verstindnis der an den Stoffumsatzen beteiligten
chemischen Prozesse und deren Wechselwirkung mit dem Stromungsfeld ist eine Optimierung

zukiinftiger technischer Reformer moglich.
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5 Experimentelle Versuchsanlage

Im Rahmen dieser Arbeit wurde eine experimentelle Versuchsanlage zur Erforschung der
katalytischen Partialoxidation hoherer Kohlenwasserstoffe und deren kommerzieller
Gemische wie Benzin und Diesel entwickelt (Abb. 5.1). Der Versuchsaufbau ermdoglicht die
zeitaufgeloste Untersuchung der katalytischen Partialoxidation unter definierten Reaktions-

bedingungen [118 - 120].

5.1 Konzeption

Die  Ziindtemperatur homogener Gasphasenreaktionen liegt bei langkettigen
Kohlenwasserstoffen unterhalb der Siedetemperatur der Kraftstoffe sowie unter der
Zindtemperatur des Reaktionsgemisches am Katalysator [121]. Um unerwiinschte
Gasphasenreaktionen der Reaktionspartner und die Pyrolyse des Kraftstoffes vor dem Eintritt
in den Katalysator zu verhindern ist ein schnelles Mischen der Reaktionspartner zur
Gewdhrleistung definierter Randbedingungen von zentraler Bedeutung. Ferner ist
erforderlich, dass der Katalysator iiber den gesamten Katalysator ein homogenes Temperatur-
und Stromungsfeld aufweist. Zu diesem Zweck wird der Kraftstoff unter inerten Bedingungen
pulsfrei verdampft, anschliefiend temperiert und im Reaktoreinlass mit Sauerstoff in Stickstoff
gemischt. Der Reaktoreinlass wurde mit Unterstiitzung von CFD-Simulationen (Computational
Fluid Dynamics) fiir kurze Mischstrecken beziehungsweise Mischzeiten ausgelegt und
optimiert (Smix = 22 cm; tmix < 540 ms). Abbildung 5.2 zeigt das Flief3bild der experimentellen

Versuchsanlage.

Im Gegensatz zur Untersuchung der CPOX von Methan ist der Einsatz konventioneller

Massenspektrometer aufgrund der Fragmentierung und Kondensation der Edukte und
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Produkte und der Komplexitat des Produktgemischs nicht moglich. Aus diesem Grund erfolgt
in der Literatur die Analyse der Prozessgase iiblicherweise stationdr mit Hilfe von
Gaschromatographen bei Messzeiten von iiber 20 Minuten [1, 61, 72, 76]. Eine zeitaufgeloste
Analyse der Prozessgase hoherer Kohlenwasserstoffe verlangt daher nach einer innovativen
Analysestrategie. In der hier vorgestellten Versuchsanlage wird durch eine Kombination
unterschiedlicher Analysemethoden (Prozess-Fouriertransformations-Infrarotspektroskopie,
Sektorfeld-Massenspektrometrie, paramagnetischer 0,-Analyse) die zeitaufgeloste Unter-
suchung aller wichtiger Produktspezies bei den zur Wasserstofferzeugung relevanten
Betriebspunkten bei nahezu geschlossenen Bilanzen moéglich. Die Untersuchung von hoheren
Kohlenwasserstoffen im Produktgemisch, insbesondere unter sehr kraftstoffreichen

Reaktionsbedingungen erfolgt erganzend mit Hilfe eines Gaschromatographen.

Abbildung 5.1: Abbildung der Versuchsanlage.
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Abbildung 5.2: Flief3bild der experimentellen Versuchsanlage.
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5.2 Realisierung

5.2.1 Dosierung

Der Kraftstoff wird in einem Edelstahlbehdlter mit angeschlossenem Barometer unter
leichtem Uberdruck (1bar) vorgelegt. Uber ein Drei-Wege-Ventil kann sowohl Inertgas
(Forderdruck) als auch Kraftstoff nachgelegt werden.

Vor dem Eintritt in den Reaktor wird der Modellkraftstoff vollstindig verdampft. Hierzu wird
der fliissige Kohlenwasserstoff {iber ein 3-Wege-Mischventil mit vorgeschaltetem
thermischem Massedurchflussmesser (MFC) (LiquiFlow L23, Fa. Bronkhorst) mit Stickstoff
gemischt und in dem Verdampfer (CEM W303, Fa. Bronkhorst) vollstindig und pulsfrei
verdampft. Stickstoff, Sauerstoff und bis zu zwei weitere gasformige Edukte werden mit
thermischen Masseflussreglern dosiert, in einem Rohrwarmeiibertrager (6m x 6mm Edel-
stahlleitung) gemischt, temperiert und durch eine separate Rohrleitung dem Reaktoreinlass
zugefithrt. Beide Zuleitungen konnen iliber einen weiten Temperaturbereich zwischen

70 - 320 °C temperiert werden.

Um eine hohe Auflosung des Reaktionsgeschehens in Abhadngigkeit der Zusammensetzung der
Eduktgemische zu erreichen, muss in die Versuchsanlage wenige Milligramm fliissiger
Kraftstoff pro Minute mit sehr hoher Genauigkeit dosieren werden. Aus diesem Grund wurden
zur Dosierung des Kraftstoffs thermische Masseflussregler gewahlt. Sie zeichnen sich durch ihr
volumenunspezifisches Messprinzip und eine hohe Genauigkeit auch bei Kkleinen
Massenfliissen aus. Die Kalibrierung des Fliissigkeits-MFC erfolgt durch Bestimmung des
Masseflusses nach dem Mischventil ohne Zugabe von Inertgas mittels einer Analysenwaage.
Die Uberpriifung der zur Dosierung der Gase verwendeten Massedurchflussregler erfolgt nach
ISO 17025 / NIST 150 mit einem Referenz-Durchflussmessgerdt (Definer 220, Fa. Bios

International Corp.).

Der Verdampfer besteht aus einem elektrisch beheizbaren Zylinder (200 mL) mit pordsem
Sintermetallschwamm und wird bei Temperaturen von 10 - 25K iiber der Sattigungs-
temperatur des untersuchten Kohlenwasserstoffs in 0,5 - 1,0 SLPM Stickstoff betrieben. Bei
Gemischen wird die Temperatur entsprechend dem hochstsiedenden Kohlenwasserstoff

gewahlt, eine gleichmafdige Verdampfung wurde durch anschlieféendes Auskondensieren in
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einen Warmetauscher (2mx 3mm Kupferrohr; Tk =-10°C) gepriift. Durch die auch fir
technische Praxis relevante Verdiinnung des Reaktionsgemischs von 80 % lassen sich mit
diesem Verfahren auch Kohlenwasserstoffe mit hohen Siedepunkten (Tsap(n-CisHzs) = 268 °C)
bei Abwesenheit von Sauerstoff mit Inertgas unter milden Bedingungen verdampfen.
Hierdurch kann ein gleichmafdiges Verdampfen (gradientenfrei) ohne Druckspitzen (pulsfrei)

realisiert werden.

5.2.2 Reaktor

Der Einlass des Rohrreaktors wurde als konzentrisches Rohrensystem entwickelt um ein
schnelles Mischen der Reaktanten zu gewdhrleisten und den Katalysator mit einem
homogenen Temperatur- und Stromungsprofil zu beaufschlagen (Abb. 5.3). Aufgrund der
hohen Reaktivitat der Edukte, ist dies von zentraler Bedeutung fiir die Einhaltung definierter
Randbedingungen. Die Zuleitungen der Edukte und der Reaktoreinlass sind durch separate
Heizleitungen iiber einen weiten Einsatzbereich temperierbar. Das Reaktionsrohr wurde
aufgrund seiner inerten Eigenschaften und hohen Temperaturbestindigkeit aus Quarzglas
gefertigt (Auflendurchmesser (AD)=21,5mm; Innendurchmesser (ID)=19,5 mm; Lange
(L) =500 mm). Die Dichtung am Reaktoreinlass wird mit einem O-Ring (Kalrez, Fa. DuPont)
vermittelt. Am Reaktorauslauf erfolgt die Dichtung aufgrund der hdoheren Temperatur-
beanspruchung mittels einer Flachendichtung iiber einem Glasflansch mit verdichtetem
Graphit als Dichtungselement (Novaphit's, Fa. Frenzelit). Zur Regelung der Temperatur am
Katalysator beim Ziinden der Reaktion, zur thermischen Isolierung und zum kontrollierten
Rufdabbrand (TPO - Temperaturprogrammierte Oxidation) befindet sich das Reaktionsrohr in
einem Klapprohrofen (L =350mm, HST 12/200/E301, Fa. Carbolite). Das Temperaturprofil
des Reaktorzulaufs zeichnet sich durch hohe axiale Homogenitét aus und ist tiber den fiir alle

Modellkraftstoffe relevanten Temperaturbereich von 60 - 300 °C frei einstellbar (Abb. 5.3).

In der Versuchsanlage wurden mit Rhodium beschichtete Tragerkatalysatoren (Al;O3z auf
Cordierit;  Zelldichte =400 - 800 cpsil; L=10mm, D=19mm) unter autothermer
Reaktionsfilhrung untersucht, die Kontaktzeiten betragen typischerweise 30 ms bei

Raumgeschwindigkeiten um 85.000 h-1. Vor dem Katalysator befindet sich als Hitzeschild und

1 channels per squer inch - Maf fiir die Kanaldichte eines monolithischen Wabenkorpers.
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Abbildung 5.3. Schematische Abbildung des Rohrreaktors (oben) mit Simulation der Stromung

(mitte). Erzielte Temperatur am Katalysator in Abhdngigkeit der Temperatur des Zulaufs der

Reaktanten und des Ofens (unten links). Axiales Temperaturprofil bei einer gewdahlten

Zulauftemperatur von 250°C (unten rechts).
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zur Laminarisierung der Stromung am Eintritt des Katalysators ein unbeschichteter
keramischer Schwamm (Al;O3; Porendichte = 85 ppi2; L =10 mm; D =19 mm), dahinter ein
unbeschichteter Wabenkorper (Cordierit; Zelldichte = 600 cpsi; L =10 mm; D =19 mm). Zur
Vermeidung eines Bypass und zur thermischen Isolierung werden der Katalysator, sowie das
vordere und hintere Hitzeschild mit Glasfaserpapier zur Reaktorwand abgedichtet. Zusatzlich
wird von auflen um das Reaktionsrohr an der Stelle des Katalysators eine 5 cm dicke
Isolierung aus Quarzglaswolle angebracht. Die Temperatur am Katalysatorein- und austritt
wird mit mineralisolierten Thermoelementen des Typs K (Eintritt) und N (Austritt)

aufgezeichnet (Omegaclad XL, Fa. Newport)

5.2.3 Prozessanalytik

Die Untersuchung des Produktgasstromes stellt hohe Anforderungen an die verwendete
Analytik. Im Gegensatz zu der katalytischen Partialoxidation von Methan oder Erdgas
entstehen bei der katalytischen Partialoxidation hoherer Kohlenwasserstoffe, insbesondere
unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen, kurzkettige a-ungesattigte Kohlenwasserstoffe

und Rufdvorliufer.

Aus dem Produktgasstrom, der aus sicherheitstechnischen Griinden (20 % CO; 20 % Hz) nach
dem Austritt aus der Versuchsanlage durch einen Sintermetallfilter als Flammen-
riickschlagsperre (7 pm Porenweite) abgebrannt wird, werden in eine auf 150 °C temperierte
Rohrleitung 0,5 - 2,0 SLPM Produktgas geregelt. Das Prozessgas wird einem Prozess-FT-IR
(Multigas 2030, Fa. MKS; Spektrale Auflosung 0,5 cm't; Auflosung der Messpunkte 0,25 Hz)
zugefithrt, mit dem die Konzentrationen der IR-aktiven Verbindungen CO, CO; H;0, CHg,
H,C=CH,, CH3-CH=CH,, HC=CH, H,C=0, CH3-CH=0 quantitativ zeitlich verfolgt werden kann.
Die Laufzeit zwischen Katalysator und FT-IR betragt dabei 2 - 4 Sekunden. Danach wird das
Produktgas in einem Messgaskiihler auf 0°C abgekiihlt und das entstehende Kondensat
abgeschieden. Fiir eine weitere Trocknung wird das Prozessgas durch eine Schiittung Kieselgel
(Blaugel, Fa.VWR International, V=100mL) geleitet. Anschliefend werden die
Konzentrationen der IR-inaktiven Spezies H; und O; in dafiir ausgelegten Messgeraten

detektiert (Wasserstoff: Sektorfeld-Massenspektrometer; H-Sense, Fa.MS4; Sauerstoff:

Z pores per linear inch - Maf3 fiir die Porendichte eines monolithischen Schwamms.
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Paramagnetische Sauerstoffmesszelle; Magnos 206, Fa. ABB). Die Untersuchung von
Wasserstoff erfolgt durch ein Sektorfeld und unter Verwendung einer Turbomolekularpumpe
mit hoher Drehzahl (100.000 min-1). Eine weiterfiihrende detaillierte Analyse, insbesondere
der hohermolekularen Spezies (Cx-3Hy), wird stationdr mit Hilfe eines Gaschromatographen
(Agilent 6890N) mit 3-Sdulenschaltung (DB5 ms, HP-Plot Q, HP-Plot ms) durchgefiihrt. Die

Probenahme erfolgt direkt am Ausgang des Reaktionsrohres.

Die Ermittlung der absoluten Stoffmengenstrome der einzelnen Spezies erfolgt durch
Markierung mit Wasserstoff mit der Methode des internen Standards. Hierfiir wird ein
definierter Stoffstrom H; mit Hilfe eines thermischen Masseflussreglers kurz vor dem
Massenspektrometer in den gesamten Produktgasstrom eingeregelt. Anhand der

Konzentrationserhdhung kann der Gesamtfluss bestimmt werden (Abschnitt 5.5.4).

5.3 Katalysatoren

In dieser Arbeit wurde die katalytische Aktivitit von Rhodium auf y-Al,03 beschichteten
Tragerkatalysatoren bei der Partialoxidation hoéherer Kohlenwasserstoffe untersucht.
Prinzipiell kénnen hierfiir sowohl monolithische Wabenkérper und Schwamme, als auch
Festbette und Drahtnetze als Katalysator verwendet werden. In dieser Arbeit wurden
beschichtete Wabenstrukturen mit einer Vielzahl gleichartiger Kandle mit wohldefiniertem
Querschnitt als Katalysatortrager gewahlt. Aufgrund des laminaren Stromungsprofils in den
Kanilen ermoglichen sie eine einfache Beschreibung des Massentransports und erlauben
damit, in Kombination mit Stromungssimulationen unter Verwendung detaillierter
Reaktionsmechanismen, die Zuordnung beobachteter Auswirkungen zu ihren Ursachen [109].
Hierzu zdhlen unter anderem heterogen katalysierte Reaktionen, Reaktionen in der fluiden

Phase, Diffusion, Verweilzeit oder Konvektion.

5.3.1 Tragerkatalysatoren

Die Konvertierung von Edukten erfolgt in heterogen katalysierten Reaktionen an katalytisch-
aktiven Oberflachen. Deshalb ist eine wesentliche Zielsetzung technischer Katalysatorsysteme
das Katalysatormaterial der reaktiven Stromung in einem durchstromten Reaktor auf einer

moglichst groflen Flache pro Volumeneinheit zuginglich zu machen. Bei Tragerkatalysatoren
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wird dies realisiert, indem auf ein stabiles Tragermaterial eine pordse Zwischenschicht mit
moglichst hoher spezifischer Oberfliche aufgebracht wird, in welcher die aktiven
Komponenten fein dispergiert vorliegen [122-125]. In der Reaktionstechnik finden
monolithische Wabenkoérper in vielen Bereichen Anwendung. Insbesondere in der
Abgasnachbehandlung in denen geringe Stromungswiderstande gefordert werden, haben sich
Tragerkatalysatoren auch auf Grund ihrer einfachen Produktionsweise gegeniiber
Festbettschiittungen durchgesetzt [126,127]. Abbildung 5.4 zeigt einen monolithischen

Wabenkorper mit der Detailaufnahme tliber dessen Querschnitt.

Aufgabe des monolithischen Tragers ist es, auf einer thermisch und mechanisch stabilen
Struktur, eine moglichst grofie geometrischen Flache pro Volumeneinheit zu vermitteln.
Hierfiir werden keramische Metalloxide durch Extrusion als Monolithe mit parallelen, meist
quadratischen oder hexagonalen Einzelkandlen und einer Zelldichte von typischerweise 200
bis 1200 cpsi (channels per square inch, entspricht 21 bis 186 Kanilen pro cm?) gefertigt.
Dabei zeichnet sich insbesondere synthetisches Cordierit, ein Magnesium-Aluminium-Silikat
der Zusammensetzung (MgFe)[SisAl401g]'H,0 fiir Hochtemperaturanwendungen durch
thermische Belastbarkeit bis 1300 °C bei gleichzeitiger Temperaturbestiandigkeit sowie

geringer thermischer Ausdehnung und hoher mechanische Druckfestigkeit aus.

Abbildung 5.4: Monolithischer Wabenkorper mit Washcoatbeschichtung. REM-Detailaufnahme
des Querschnitts (rechts) [122].
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Da Cordierit-Wabenkorper fiir die Katalyse eine unter reaktionstechnischen Aspekten sehr
kleine spezifische Oberfliche von weniger als 1m?/g besitzen ist es erforderlich, die
Oberflache des Tragers durch Aufbringen einer Zwischenschicht, des so genannten Washcoats,
zu vergrofdern. Dabei ist aufgrund der Porenstruktur des Washcoats darauf zu achten, dass die
Diffusion der Reaktanten zu den aktiven Zentren innerhalb des Katalysators mdoglichst nicht
behindert wird. Je nach Katalysatortechnologie besteht diese Zwischenschicht aus
Metalloxiden wie Aluminiumoxid, Titandioxid oder Siliziumdioxid, so dass Oberflichen von 70
bis 400 m?/g erreicht werden kénnen [128]. Da aber neben der OberflichenvergréfRerung
auch die Stabilisierung der Dispersion der aufgebrachten katalytischen Edelmetalle und
Promotoren die zentrale Aufgabe eines Washcoats ist, steht bei der Wahl des geeigneten
Washcoats nicht nur das Material mit der grofitmoglichen Oberfliche im Vordergrund.
Weiterhin entscheiden auch Porengrofie, Porenverteilung, Resistenz gegeniiber Schadstoffen,
optimale Haftung auf dem Tragermaterial und nicht zuletzt auch die Bestdndigkeit gegentiber
Phasenumwandlungen bei den gegebenen Reaktionstemperaturen, iiber die Wahl der

geeigneten Washcoat-Beschichtungen [20, 129].

Den eigentlichen Ort des Reaktionsgeschehens bilden die Katalysatorpartikel. Da nur
Oberflichen und Kanten eines Festkorpers katalytisch aktiv sind, wird aus reaktions-
technischen, 6konomischen und 6kologischen Griinden das Aufbringen des Katalysators als
moglichst kleine Partikel angestrebt. Edelmetallpartikel aus Rhodium, wie sie Gegenstand
dieser Arbeit sind, lassen sich in Gréfien unterhalb von 5 nm auf y-Al,03 auftragen [130, 131].
Mit der erzielten Oberflichenvergroflerung wird mit wenig Katalysatormaterial ein
grofdtmoglicher Effekt erzielt. Insbesondere in technischer Reaktoren und augrund der hohen
Preisen von Edelmetallen wie Platin, Palladium oder Rhodium, ist dies fiir kommerzielle
Anwendungen, wie beispielsweise Abgasnachbehandlungssysteme, von hoher Bedeutung in
Hinblick auf die Serienfertigung. Aus diesem Grund ist die Dispersion neben der Beladung die
wichtigste Kenngrofde katalytisch aktiver Materialien. Sie ist definiert als das Verhéltnis der
katalytisch aktiven Oberflachenpldtze zu der theoretisch moglichen Anzahl an Oberflachen-
platzen und ist damit ein Maf fiir die der heterogenen Katalyse effektiv zur Verfiigung
stehenden Oberflichenspezies bei einer gegebenen Beladung. Eine hohe Dispersion ist
gleichbedeutend mit kleinen Edelmetallpartikeln und vielen aktiven Zentren, so dass eine
moglichst grofde Dispersion bei der Praparation angestrebt wird. Die theoretisch mogliche
Anzahl von Oberflichenplitzen resultiert aus der eingesetzten Menge der Katalysator-

komponente.
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5.3.2 Verwendete Modellkatalysatoren

Aufgrund der definierten Struktur und ihrer hohen Regelmafdigkeit eignen sich monolithische
Wabenkoérper in besonderer Weise fiir eine detaillierte Untersuchung des
Reaktionsgeschehens [132]. Die Bilanzgleichungen zur Berechnung der reaktiven Stromung
im Einzelkanal eines Monolithen lassen sich im Vergleich zu Festbettschiittungen oder
Schwammen verhadltnismafiig einfach 16sen. Dies erlaubt Riickschliisse auf Reaktionen in der
Gasphase, da wichtige Prozesse wie radiale Diffusion hin zur katalytischen Oberfldache
verstanden und berechnet werden koénnen. Durch die Vielzahl der Einzelkanile eines
getesteten Katalysators konnen statistische Abweichungen einzelner Kanale vernachlassigen
werden. Es genligt meist wenige Kanile zu betrachten um daraus das Verhalten des gesamten

Monolithen abzuleiten.

In dieser Arbeit wurden mit Rhodium beschichtete Tragerkatalysatoren aus Cordierit mit
v-Al;03 Washcoat verwendet. Dabei kamen seriennahe Modellkatalysatoren der Firmen
Umicore AG & Co. KG und Delphi Catalyst Inc. zum Einsatz. Bei beiden Katalysatoren handelt es
sich um die gleiche Formulierung, jedoch bei unterschiedlicher Kanaldichte. Die verwendeten
Modellkatalysatoren dhneln realen Reformierungskatalysatoren und bieten einen guten
Kompromiss zwischen technischer Anwendung und wissenschaftlicher Grundlagenforschung.
Der Katalysator ,Rh 900 cpsi“ ist ein Katalysator wie er bei der katalytischen Reformierung
von Erdgas zum Einsatz kommt. Bei dem Katalysator ,Rh 600 cpsi“ handelt es sich um einen
Prototypen der fiir die katalytische Partialoxidation von Motorkraftstoffen entwickelt wurde.
Bei der Herstellung beider Modellkatalysatoren fiir diese Arbeit wurde der Washcoat lediglich
mit Rhodium beschichtet und auf Zugabe von Additiven oder Promotoren verzichtet. Die
industrielle Fertigung garantiert eine sehr gute Reproduzierbarkeit bei hoher Homogenitat
und Stabilitat der verwendeten Katalysatorproben untereinander. Tabelle 5.1 gibt Auskunft

tiber die nahere Spezifikationen der verwendeten Modellkatalysatoren.
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Tabelle 5.1: Spezifikationen der verwendeten Modelkatalysatoren.

Rh 900 cpsi Rh 600 cpsi
Trager
Material Cordierit Cordierit
Zelldichte (cpsi) 900 600
Kanaldurchmesser (um) 500 600
Wandstarke (pm) 60 80
Washcoat
Material v-Al;03 v-Al;03
Washcoatdicke [um] 10 40
BET Oberfliche [m?/g] 51,9 27,7
Mittl. Porendurchmesser [nm] 13,7 23,4
aktive Komponente
Edelmetall Rhodium Rhodium
Beladung [mg/cm?] 1,48 4,23
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5.4 Verwendete Analysemethoden

5.4.1 Infrarotspektroskopie

Die Infrarotspektroskopie ist eine Methode der Molekiilspektroskopie, die auf der Anregung
von Schwingungsiibergdngen aufgrund der Wechselwirkung elektromagnetischer Strahlung
im infraroten Bereich mit Molekiilen beruht. Sie stellt ein Analyseverfahren zur quantitativen
Bestimmung von bekannten Substanzen, deren Identifikation anhand eines Referenz-

spektrums oder zur Strukturaufkldrung unbekannter Substanzen dar [133, 134].

Je nach Symmetrie, Bindungsstirke und der Masse der aufbauenden Atome, beschreibt die
Quantenmechanik molekiilspezifische, diskrete Energiezustidnde fiir Rotation und Vibration, in
denen sich ein Molekiil befinden kann. Durch Einstrahlen von Photonen einer bestimmten
Energie kann im Resonanzfall ein System von einem energetischen Zustand in einen héheren
angeregt werden. Die Ermittlung der Intensitdtsanderung in Abhéngigkeit der Wellenldnge
liefert ein Spektrogramm, welches charakteristisch fiir die Zusammensetzung der unter-
suchten Probe ist und Informationen iiber die angeregten Molekiile beinhaltet. So lassen sich
durch Auftreten, Anzahl, Lage und Intensititsverteilung von Spektrallinien Aussagen iiber
Struktur und Zustand der Probe treffen. Eine Quantifizierung der Stoffmenge einer
betrachteten Spezies erfolgt iiber die Ermittlung der Absorption nach dem Labert-Beerschen-
Gesetz, nach dem die Intensitit elektromagnetischer Strahlung einer bestimmten Wellenzahl
exponentiell mit der Konzentration der absorbierenden Spezies und der Dicke der Probe

abnimmt.

Eine Einschrankung der Infrarot-Spektroskopie bildet der Umstand, dass eine
Wechselwirkung zwischen elektromagnetischer Strahlung und dem Molekiill nur dann
auftreten kann, wenn im Molekiil bewegte elektrische Ladung zur Verfiigung steht. Das ist
immer dann der Fall, wenn das Molekiil entweder ein veridnderbares oder ein induzierbares
Dipolmoment aufweist (IR-aktiv). In Molekiilen mit Schwingungen symmetrisch zum
Symmetriezentrum treten keine Anderungen des Dipolmoments auf (IR-inaktiv) [135]. Das in
dieser Arbeit verwendete Fourier-Tranformations-Infrarot-Spektrometer arbeitet mit einer
Spezialform der Infrarot-Spektroskopie [136, 137]. Gegeniiber herkdémmlichen Gitter-Infrarot-
Spektroskopen werden um Grofdenordnungen bessere Nachweisgrenzen bei kiirzeren

Messzeiten erreicht. Die Funktion des Gittermonochromators tbernimmt ein Michelson-
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Interferometer. Abbildung 5.5 zeigt die schematische Darstellung des Interferometers. Die
anregende Strahlung wird an einem halbdurchldssigen Spiegel geteilt. Beide Strahlen werden
vom jeweiligen Reflektor, einem feststehenden und einem beweglichen Spiegel, reflektiert. Die
reflektierten Strahlen interferieren am Strahlteiler, wobei die Interferenzen von der
Wegdifferenz der beiden Teilstrahlen, d.h. von der Position des beweglichen Spiegels,
abhingen. Der Intensititsverlauf am Detektor in Abhdngigkeit von der Wegdifferenz des
beweglichen Spiegels liefert das sogenannte Interferogramm. Aus diesem wird mit Hilfe der
Fourrier-Transformation das Spektrum berechnet. Die maximale Auflosung des FT-IR-

Spektroskops ist durch die maximale Wegdifferenz der Teilstrahlen bestimmt.

Detektor

He-Ne-Laser i /
7 Probe

Strahlungs-

quelle beweglicher
/ Spiegel
AN
I V s

Strahlteiler

Positionsdetektor

feststehender
Spiegel

Abbildung 5.5: Schematische Darstellung eines Michelson-Interferometers [137].

In dieser Arbeit wurde die FT-IR-Spektroskopie zur quantitativen Bestimmung der
Konzentration von CO, CO; Hz0, CHs4 CzHs4, C3Hs, C:Hz und H,CO herangezogen. Die
Untersuchung erfolgte mit dem Spektrometer MULTIGAS 2030 der Firma MKS (Miinchen).
Dieses Gerat ist in der Lage, bis zu 20 Gase gleichzeitig und liber einem Messbereich von
mehreren Grofienordnungen zu analysieren. Der Messbereich ist abhidngig von der zu
untersuchenden chemischen Spezies und der betrachteten Schwingungsbande des Molekiils.
Die Kalibrierung erfolgte von 0 - 30 Vol.-% fiir CO, von 0 - 10 Vol.-% fiir CO; und H:0, sowie
zwischen 0 - 8000 ppm fiir CHs. Die Bestimmung der ungesattigten Kohlenwasserstoffe C;Ha,

C3Hs, CoHz basiert auf der Auswertung der Streckschwingung bzw. Deformationsschwingung
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des vinyl-gebundenen Wasserstoffs. Der Messbereich wurde fiir C;Hs und C3Hg von 0 - 5000
ppm, sowie fiir C;Hz von 0 - 500 ppm kalibriert. Zur Verfolgung des Durchbruchs aliphatischer
und aromatischer Kohlenwasserstoffe wurde die C-C beziehungsweise die C=C Valenz-

schwingung herangezogen. Die Nachweisgrenze betrdgt nach Angabe des Herstellers 5 ppm.

5.4.2 Massenspektrometrie

Die Massenspektrometrie ist ein Analyseverfahren, in dem die zu untersuchende Probe
ionisiert und die erzeugten lonen entsprechend ihrem Verhaltnis Masse/Ladung (m/z)
aufgetrennt und registriert werden. Zu diesem Zweck besteht ein Massenspektrometer aus
drei Teilen: einer Einrichtung zur Erzeugung von lonen (Ionenquelle), einer Trennvorrichtung

(Analysator) und schliefdlich dem Detektor zur Registrierung der Ionen [137].

Bei dem in dieser Arbeit verwendeten Massenspektrometer handelt es sich um ein speziell zur
quantitativen Bestimmung von Wasserstoff ausgelegtes Gerat (H-Sense, Fa. MS4). Nach der
Ionisierung der Probe durch einen Elektronenstrahl erfolgt die Abtrennung der erzeugten
Wasserstoffionen vom Restgas in einem 180° Sektorfeld mit Hilfe eines Permanentmagneten,
wobei eine Richtungsfokussierung stattfindet. Zur Erzeugung des Hochvakuums wird
aufgrund der hohen Riickdiffusion von Wasserstoff, die aus dessen geringer molaren Masse
resultiert, eine Turbomolekularpumpe mit hoher Drehzahl (100.000 min-l) verwendet. Der
Messbereich des Massenspektrometers kann zwischen 0 - 10.000 ppm, sowie zwischen 1 -
40 Vol.-% gewahlt werden. Die relative Abweichung vom Endwert der Konzentration betragt

im verwendeten Messbereich 2,5 %.

5.4.3 Paramagnetische Sauerstoffdetektion

Die Magnetomechanik ist eine quantitative Analysenmethode zur Bestimmung von Sauerstoff.
Magnetomechanische Messgerate basieren auf der Verdrangung eines nichtmagnetischen
Korpers aus einem Magnetfeld durch Anziehung von paramagnetischem Sauerstoff [136]. Die
vom Sauerstoff zu verdrangenden Korper sind zwei leichte diinnwandige Glaskugeln, die
evakuiert oder mit einem diamagnetischen Gas gefiillt sind. Diese sind starr miteinander an
einem Torsionsfaden befestigt. Der in das Magnetfeld gezogene Sauerstoff verdrangt die
Kugeln und fiihrt zu einer Drehbewegung. Die Drehbewegung wird registriert und steuert

einen Strom, der mit Hilfe einer Leiterschleife ein Gegenfeld aufbaut. Der zur Kompensation
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der Drehbewegung notwendige Strom quantifiziert die Sauerstoffkonzentration. Fir die
Messungen wurde ein MAGNOS 206 der Firma ABB verwendet. Der Messbereich ist zwischen
0 und 60 Vol.-% Sauerstoff variierbar. Die Genauigkeit betragt laut Hersteller im Messbereich

unter 10 Vol.-% Sauerstoff 0,2 Vol.-%.

5.4.4 Gaschromatographie

Die Gaschromatographie ist ein Verfahren zur Auftrennung eines Gasgemisches in seine
einzelnen Verbindungen und deren anschliefRender qualitativen und quantitativen Analyse
[138 - 140]. Die Trennwirkung beruht auf der kontinuierlichen wiederholten Verteilung der zu
trennenden Komponenten zwischen zwei Phasen. Dabei ist die eine Phase mobil (Tragergas
und Probe) und die andere stationdr (Trennsdule). Die Oberfliche der Sdule tritt mit den
Probemolekiilen in Wechselwirkung und kann diese abhdngig von ihren Eigenschaften
unterschiedlich stark binden, so dass es molekiilabhingig zu unterschiedlichen Verweilzeiten
der gasféormigen Komponenten auf der Oberflaiche kommt. Ausgedriickt wird dies iiber den
Verteilungskoeffizienten des Nernstschen Verteilungsgesetzes (Kk=nkad/ Nigs), der besagt,
wie viele Molekiile eines Stoffes nx im Gleichgewichtszustand auf der Oberfliche absorbiert
sind (nkaq) und wie viele sich in der Gasphase befinden (nigs). Stoffe mit schwacheren
intermolekularen Wechselwirkungen zur Trennsdule, also mit niedrigen Ki, werden frither
eluiert (ausgespilt) als starker gebundene. Diese Retentionszeit ist fiir jeden Stoff auf jeder
Sdule unterschiedlich und charakteristisch. Besitzt eine Sadule kein ausreichendes
Trennvermdgen, so dass mehrere Gase gleichzeitig eluiert werden, ist es moglich, einen Teile
der Probe auf eine weitere Sdule mit einer anderen Oberflaichenbeschaffenheit zu leiten. Um
die Retentionszeit von stark adsorbierenden Stoffen und Stoffen mit einem hohen Siedepunkt
zu verkiirzen, kann der Temperaturverlauf so programmiert werden, dass nach der
Abtrennung der niedrig siedenden bzw. schwach adsorbierenden Fraktion die Temperatur der
Sdule zur Beschleunigung des Transports der verbleibenden erhoht wird [138]. Ein Nachteil
der Gaschromatographie ist, dass sie nicht zur Verfolgung transienter Vorgidnge genutzt

werden kann.

Fiir die in dieser Arbeit vorgestellten Experimente wurde eine modifizierter
Gaschromatograph der Fa. Agilent Technologies 6890N mit TCD, FID und angeschlossenem MS
verwendet [119]. Die Probennahme erfolgt kontinuierlich im Online-Betrieb am Ende des

Reaktionsrohres. Aufgrund der stark unterschiedlichen Polarititen und Siedepunkte des
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komplexen Produktgasgemisches, wurde die Trennaufgabe in einer Drei-Sdulen-Schaltung
realisiert. Verwendet wurden hierfiir Sdulen des Typs DB-5ms (30m x 0,329 mm x 0,25pum),
HP-Plot/Q (30m x 0,329 mm x 20um) und HP-Molesieve 5A (30m x 0,329 mm x 25 pum). Die
Zeit fiir eine komplette Auftrennung des Stoffgemischs benotigt 27-35min. Die Quantifizierung
der einzelnen Verbindungen im Prozessgas erfolgt durch Integration der Detektorsignale und

deren Abgleich mit Kalibrierungsmessungen.

WLD - In einem Warmeleitfihigkeitsdetektor (WLD) wird die Konzentration einer
abgetrennten Komponente im Tragergas durch differentielle Messweise, d.h. mit Hilfe einer
Vergleichszelle durch die Anderung der Wirmeleitfahigkeit des Gemisches im Vergleich zu

einem reinen Trigergas, bestimmt.

FID - Mit Hilfe eines Flammenionisationsdetektor (FID) werden kohlenwasserstoffthaltige
Verbindungen im Eluat durch die Ionisation einer Wasserstoffflamme detektiert. Diese kann
mit einem Elektrodensystem unter Verstarkung gemessen und einzelnen Kohlenwasserstoff-

verbindungen zugeordnet werden.

QMS - Im Quadrupolmassenspektrometer (QMS) werden die aufgetrennten Verbindungen mit
einem Elektronenstahl ionisiert und in einem elektrischen Feld beschleunigt. Die Bestimmung
der molekularen Masse der Verbindung und seines charakteristischen Fragmentationsmusters
erfolgt durch Auftrennung mit Hilfe eines geladenen Stabsystems, dem so genannten

Quadrupol.

5.4.5 Elektronenmikroskopie

Die Elektronenmikroskopie ist eine Technik, mit deren Hilfe sich iiber weite Vergrofierungs-
bereiche strukturelle Informationen einer untersuchten Probe wie Oberfldchentextur,
Partikelgrofie oder Morphologie abbilden lassen [141]. Um in einem Mikroskop Licht durch
Elektronen zu ersetzen, werden Elektronen aus einer Elektronenquelle emittiert, beschleunigt
und der generierte Teilchenstrahl durch elektronische und magnetische Felder fokussiert. Die
Wellenldnge ist mit der kinetischen Energie der Elektronen verkniipft. Bei 90 kV
Beschleunigungsspannung betragt sie 0,04 A und liegt damit weit unter der Wellenlidnge von
Rontgenstrahlen, die fiir Beugungsexperimente herangezogen werden. Elektronenmikroskope
koénnen sowohl auf Basis der Transmission (Transmissionselektronenmikroskopie - TEM) als

auch der Reflektion (Rasterelektronenmikroskopie - REM) von Elektronen betrieben werden.
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Fir die Untersuchung in Transmission durchlduft der Elektronenstrahl die Probe. Das
entstehende Beugungsmuster wird hinter der Probe fokussiert und stellt eine vergrofierte
Abbildung der Probe dar. Fiir TEM-Untersuchungen sind Proben mit einer maximalen Dicke
von 200 nm erforderlich, da Elektronen bereits bei sehr geringen Schichtdicken vollstindig
von Materie absorbiert werden. Zur Praparation wird die Probe mit einem polymeren Kleber
verstarkt und anschlieflend Schnitte oder Folien angefertigt, die weiter ausgediinnt werden.
Bei TEM sind hohe VergrofRerungen bis wenige Zehntel Nanometer moglich, jedoch ohne eine
rdumliche Auflésung der Tiefenschérfe. Bei der Rasterelektronenmikroskopie wird die Probe
zur Abbildung der Oberflichenstruktur mit einem fein fokussierten Elektronenstrahl
abgerastert. Dabei emittiert die Probe Sekundirelektronen, die mit einem Detektor
aufgefangen werden. Die Intensitidt der detektierten Elektronen steht in Abhéngigkeit des
Einfallswinkels des Elektronenstrahls und bildet damit die Topographie der Oberflidche ab. Die
VergrofRerung wird durch die Ubertragung der abgerasterten Fliche zur Projektionsfliche

erreicht.

Zusatzlich ist mit der Elektronenmikroskopie die chemische Analyse hinsichtlich der
elementaren Zusammensetzung der betrachteten Probe mittels energiedispersiver
Rontgenbeugung moglich (EDX - Energy Dispersive X-ray Analysis) [137, 141]. Bei diesem
Verfahren wird der fokussierte Rontgenstrahl verwendet, um den zu untersuchenden Bereich
der Probe zur Emission von Réntgenstrahlung anzuregen. Die erzeugte Rontgenstrahlung ist
fiir jedes Element charakteristisch und wird von einem seitlich angebrachten Detektor erfasst,

der die Energie der eintreffenden Rontgenphotonen erfasst.

Die in dieser Arbeit gezeigten TEM-Aufnahmen (Kapitel 8) wurden mit einem Transmissions-
elektronenmikroskop vom Typ Zeiss 912 Omega am Laboratorium fiir Elektronenmikroskopie
der Universitat Karlsruhe aufgenommen. Die REM-Untersuchungen erfolgten am Institut fiir

Technische Chemie und Polymerchemie an einem Hitachi S-570 Rasterelektronenmikroskop.
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5.5 Versuchsdurchfithrung

5.5.1 Anfahren des Reaktors und Ziindung der Reaktion

Der Zulauf der einstromenden Reaktionspartner wird zur Vermeidung der Kondensation von
Kraftstoff auf 190°C temperiert. Zur Untersuchung hochsiedender Kohlenwasserstoffe
(C>10Hy) wird die Temperatur auf bis zu 250 °C erhoht. Zum Aufheizen des Katalysators zu
Beginn des Experiments wird der Ofen auf 250 °C gehalten und nach erfolgtem Ziinden der
Reaktion zur adiabatischen Reaktionsfithrung abgeschaltet. Die erforderliche Ziindtemperatur
des Reaktionsgemisches am Katalysator betragt zwischen 250-300°C und steht in
Abhangigkeit zur Vorgeschichte des Katalysators (Verkokung, Alterung). Zum Erreichen der
notigen Ziindtemperatur kann vor Versuchsbeginn 3 Vol.-% Wasserstoff und 3 Vol.-%
Sauerstoff in Stickstoff zugegeben werden. Durch den exothermen Umsatz des Wasserstoffs
am Katalysator kann dieser auf 350 °C temperiert werden um ein zuverlissiges Ziinden des
Reaktionsgemisches ohne weitere externe Energiezufuhr zu gewdahrleisten. Zum Ziinden der
Reaktion wird zuerst der Kraftstoffstrom in Inertgas (80 % Verdiinnung) vorgelegt. Erst nach
kurzer Verzogerung wird Sauerstoff zudosiert, um ein Durchschreiten explosiver
Stoffgemische zu vermeiden. Im Allgemeinen erreicht die Reaktion innerhalb der ersten 100
Sekunden 90 % der stationdren Reaktionstemperatur, die in Abhdngigkeit des gewdahlten

Verhiltnisses von C/0 zwischen 800°C und 1200°C betragt.

5.5.2 Durchfiihrung der Experimente

Zur Ermittlung der Stoffkonzentrationen im stationdren Zustand bei gegebenem Verhaltnis
von Kraftstoff zu Sauerstoff (C/0) wurde das C/0 Verhaltnis zwischen 0,8 und 1,3 in Schritten
von AC/0=0,05-0,1 variiert. Das C/O Verhéltnis ist dabei definiert als das atomare
Verhailtnis von Kohlenstoff zu Sauerstoff in der Eduktzusammensetzung. In Abhédngigkeit von
der zu erwartenden Verkokung des Katalysators und der Einstellung des stationdren
Gleichgewichts wurde ein C/0O-Verhaltnis zwischen 7 und 20 Minuten angefahren und
anschlieffend von kraftstoffirmeren zu Kkraftstoffreicheren Edukt-Zusammensetzungen
erhoht. In Abhdngigkeit der Qualitat der Messergebnisse wurde ein Experiment 2-5 Mal mit
verschieden Proben des gleichen Katalysators wiederholt. Zur Kontrolle der Alterung des

Katalysatormaterials wurde am Ende des Versuchsdurchlaufs erneut ein bereits untersuchtes
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Kraftstoffverhdltnis angefahren, wobei im Allgemeinen keine Hysterese beobachtet werden
konnte. Eine merkliche Alterung des Katalysators konnte nur nach dem Erzielen hoher
Temperaturen iiber 1300°C und unter kraftstoffreichen Edukt-Zusammensetzungen
beobachtet werden. Nach aufgetretener Alterung, spatestens jedoch nach 10 Versuchslaufen

wurde die Katalysatorprobe gewechselt.

5.5.3 Verwendete Materialien

Die Reinheit der eingesetzten Gase betrdgt fiir Stickstoff und Sauerstoff 99,998 %, sowie
99,999 % fiir Wasserstoff und Helium. Diese Gase wurden ebenso wie die Kalibriergase von
der Firma Air Liquide bezogen. Die verwendeten fliissigen Kohlenwasserstoffe wurden von
den Firmen Alfa Aesar GmbH, sowie Merck KGaA geliefert, die Reinheit betrug mindestens
99,8 %. Der untersuchte Ottokraftstoff stammt von der Fa. Aral AG, es handelt sich um ,Super*
Kraftstoff mit einer Oktanzahl von ROZ = 98.

5.5.4 Quantifizierung molarer Fliisse, Selektivitit und

Ausbeute

Die Bestimmung der absoluten, molaren Stoffstrome aus den relativen Konzentrationen zur
Ermittlung von Umsatz und Selektivitat ist von hoher Bedeutung fiir die Vergleichbarkeit der
CPOX bei Variation des Brennstoffs oder des C/0 Verhaltnisses. Der Fluss einer Spezies ist mit

dessen Konzentration liber den Gesamtfluss gemaf3
T.lp = VGES Cp (51)

miteinander verkniipft. Die Ermittlung des Gesamtflusses erfolgt mit Hilfe eines internen
Standards durch Zugabe eines definierten Volumenstroms von Wasserstoff als Tracer in den
Gesamtfluss unmittelbar vor dem Massenspektrometer. Durch Ermittlung des Offset der
Wasserstoffkonzentration wéahrend der Reaktion und deren Abgleich mit der erzielten
Konzentration bei bekanntem Volumenfluss eines Inertgases kann der absolute Volumenfluss

nach dem Umsatz des Kraftstoffes bestimmt werden (Abb. 5.6).
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Abbildung 5.6.: Bestimmung von Vges mit Hilfe eines internen Standards (Hz-Markierung).

Fiir eine Interpretation des Reaktionsverhaltens eines untersuchten Kohlenwasserstoffs ist die
Selektivitdt beziehungsweise die erreichte Ausbeute eines bestimmten Produkts bei einem
gegebenen Aquivalent Kraftstoff von hohem Interesse. Daher beziehen sich in dieser Arbeit
Selektivitit und Ausbeute fiir eine Vergleichbarkeit verschiedener Kohlenwasserstoffe
untereinander auf den molaren Fluss von Kohlenstoff- und Wasserstoffatomen, die dem
Reaktor mit dem Brennstoff zugefiihrt werden. Im Zusammenhang mit der Untersuchung der
katalytischen Partialoxidation sind Selektivitit und Ausbeute wichtige Mafde, in welche
Produktmolekiile die Kohlenstoff- und Wasserstoffatome des Kraftstoffes im Laufe des

Reaktionsgeschehens liberfithrt werden.

Es gilt fir die Ausbeute Y;' des Elementes H beziiglich einer Produktspezies P

"I/ll:;l flp

yal = (5.2)

H - In
VEuel "Fuel

mit vi als Anzahl der Atome des Elementes H im Produkt P, sowie vi. im Brennstoff. Damit
gibt eine Ausbeute von Y., = 0,8 an, dass 80 % der dem Reaktor zugefiihrten Wasserstoff-

atome des Brennstoffs in molekularen Wasserstoff iiberfiithrt wurden.
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Die Selektivitit Si' bezieht sich im Gegensatz zur Ausbeute auf den umgesetzten Ausgangsstoff

und ist gegeben durch

H..
Vp
H _ p P
Sp =

ot (5.3)

H 5l -
VFyel (nF?lel ~ Npyel
Ausbeute und Selektivitdt sind liber den Umsatz X gemafd Yp = Sp X miteinander verkniipft.

Damit sind fiir vollstdndigen Umsatz des Ausgangsstoffes Selektivitiat und Ausbeute identisch.

5.5.5 Fehlerbetrachtung

Die Genauigkeit der thermischen Massenflussregler zur Dosierung der Reaktanten betragt laut
Hersteller 1% der Maximalmenge bei voll gedffneter Ventilstellung. Die Uberpriifung der
Kalibrierung erfolgt in regelmafdigen Abstinden mit einem Referenz-Durchflussmessgerat
(Definer 220, Fa. Bios International Corp.). Aufgrund der Volumenzunahme im Zuge der
Verdampfung des Brennstoffs iibertrifft der Dosierfehler der fliissigen Kohlenwasserstoffe
deutlich die der gasformigen Stoffe. Aus der Genauigkeit der Wagung des Brennstoffstroms

von 2 % ergibt sich ein absoluter Fehler aller C/0 Verhaltnisse von A[C/0] = 0,03.

Der Fehler des Messwertes der Thermoelemente betragt 0,75 % vom Endwert. Zusatzlich
resultiert aus der Varianz des Abstands des Thermoelements zur exothermen Reaktionsfront
am Katalysatoreintritt ein Fehler von £ 15K, der auf die Fertigungsgenauigkeit der
Katalysatorproben und der Hitzeschilder (£ 0,5 mm), sowie der Warmeausdehnung des
Thermoelements (£ 1 mm) zuriickzufiihren ist. Der Warmeverlust des Versuchsreaktors bei
adiabatischem Betrieb betragt je nach Betriebstemperatur 30 - 75 K (entspricht 4 % der
Gesamttemperaturerhdhung). Die Bestimmung ergibt sich aus der Differenz der gemessenen
Temperatur am Katalysatoraustritt und der berechneten adiabatischen Reaktortemperatur auf

Basis der Enthalpie der Edukte und Produkte und der Einstrémtemperatur.

Den grofdten Einfluss auf die Ergebnisse dieser Arbeit iibt der Fehler in der Bestimmung des
gesamten Volumenstroms zur Quantifizierung der absoluten Stoffstrome und der
Selektivitaten aus. Die Unzuganglichkeit einer indirekten Verfolgung des Volumenstroms mit
Hilfe eines internen Standards erfordert die direkte volumetrische Erfassung des
Gesamtstroms. Aufgrund der Unzugianglichkeit der Einfliisse von Druck und Temperatur

betrdgt der Fehler bis zu 10 %. Ferner wirken sich die Abscheidung von Ruf3, sowie der Bypass
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von Kohlenwasserstoffen bei zunehmend kraftstoffreichen Kohlenwasserstoffen mit bis zu

3 Vol.-% unter den betrachteten Reaktionsbedingungen aus.

Als Maf? fiir die Giite der Prozessgasanalyse wurde fiir jede Messung auf Basis der Ermittlung
aller bekannten Stoffstrome eine Bilanzierung der Kohlenstoff-, Sauerstoff- und
Wasserstoffstrome vorgenommen. In den hier veroffentlichten Experimenten konnte ein
Schlief3en der Bilanz der Strome der C, H, und O Atome innerhalb folgender Grenzen erreicht

werden: 94 % < AH <101 %; 91 % < AC <99 %; 98 % < AO <103 %.
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6 Katalytische Partialoxidation von

i-Oktan

Zur Reduzierung der hohen Komplexitit kommerzieller Kraftstoffe in wissenschaftlichen
Untersuchungen hat sich 2,2,4-Trimethylpentan (i-Oktan) als 1-Komponenten-Modell-
kraftstoff fiir Ottokraftstoff in einer Vielzahl von natur- und ingenieurswissenschaftlichen
Studien und Versuchsreihen etabliert [34, 142 - 144]. So dient i-Oktan unter anderem als
Referenzkraftstoff zur Festlegung der Oktanzahl (RON - Research Octane Number) mit i-Oktan
als RON =100 in genormten Versuchsmotoren [145] und zeichnet sich durch seine einfache
Struktur, sowie vergleichbaren physikalische Eigenschaften aus. Insbesondere Flammpunkt
(Tign = -12 °C), Fliichtigkeit (Tsqp= 99 °C), Explosionsgrenze (1 - 6 Vol.-% in Luft) und Heizwert
(AcH® =44,4 M]/kg) spiegeln  Mittelwerte der Verbrennungseigenschaften eines
kommerziellen Vergaserkraftstoffs wider. Zudem bildet i-Oktan archetypisch verzweigte
Kohlenwasserstoffe ab, die mit 31Vol-% neben aromatischen Verbindungen den
Hauptbestandteil kommerzieller Vergaserkraftstoffe darstellen.

Die Oxidation und die thermische Zersetzung von i-Oktan in der Gasphase wurde iiber grofie
Bereiche unterschiedlicher Driicke, Temperaturen und Kraftstoff/Luft-Gemische erforscht
[146 - 148]. Es existieren detaillierte Modelle mit mehreren tausend Elementarschritten, die
die Umsetzung des Modellkraftstoffs in homogenen Gasphasenreaktionen beschreiben. Aus
diesem Grund wurde i-Oktan als 1-Komponenten-Surrogat fiir Vergaserkraftstoffe gewahlt
und eine detaillierte Untersuchung des Einflusses der Eduktzusammensetzung, der
Kontaktzeit am Katalysator sowie der Zelldichte des monolithischen Wabenkorpers vor-
genommen. Ferner wurden Versuche mit wechselnden Eingangsbedingungen durchgefiihrt, in

denen der Einfluss der Temperatur auf die katalytische Partialoxidation betrachtet wurde.
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6.1 Einfluss der Eduktzusammensetzung

Abbildung 6.1 zeigt fiir den Referenzkraftstoff i-Oktan (2,2,4-Trimethylpentan) den Umsatz,
die adiabatische Reaktionstemperatur am Katalysatoraustritt, sowie die Konzentrationsprofile
der Produktspezies. Die Abbildung gibt einen Uberblick iiber das Produktspektrum der
katalytischen Partialoxidation bei Variation des Verhaltnisses von Brennstoff zu Sauerstoff
zwischen C/0 =0,8 - 2,0. Zur Ermittlung des Einflusses der Eduktzusammensetzung wurde
die Kontaktzeit am Katalysator konstant gehalten, wobei eine Raumgeschwindigkeit von
GHSV =85.000 h'1 gewdhlt wurde. Die Untersuchung fand anhand des Katalysators
»Rh 600 cpsi” statt.

Unter sauerstoffreichen Reaktionsbedingungen (C/0 < 1,0) erfolgt der Umsatz des Kraftstoffes
vollstindig unter Bildung von CO und H; (Hauptprodukte), sowie CO; und H0 (Neben-
produkte) ohne Entstehung weiterer Spezies. Ein Durchbruch von Kohlenwasserstoffen kann
im Rahmen der Genauigkeit der Messgerate (< 5 ppm) nicht beobachtet werden. Aufgrund der
deutlich hoheren Reaktionsenthalpie im Vergleich zur Kkatalytischen Partialoxidation
(ArH® = - 675,8 k] /mol) leistet die Totaloxidation (ArH°® = - 5116 k]/mol) des Brennstoffs einen
wesentlichen Beitrag zu den hohen Temperaturen am Katalysatoraustritt von tiber 1100 °C.
Die Bildung der Total- und Partialoxidationsprodukte erfolgt durch die katalytische,
exotherme Zersetzung des Kohlenwasserstoffs und dessen Oxidation auf der Rhodium-
oberfliche. Ein zunehmender Uberschuss von Sauerstoff fiihrt zu einer Zunahme der
Totaloxidationsprodukte CO; und H:0, die bei stochiometrischem Umsatz bei C/0 = 0,33 eine
Selektivitiat von Sy, = Sc. = 1,0 erreichen. Bereits bei einem Verhiltnis von C/0 = 0,7 betragt
die Temperatur auf der Oberflaiche des Katalysators jedoch weit {iber 1400 °C. Es tritt eine
beschleunigte Alterung des Katalysators auf, die durch die zeitliche Auflésung des
Reaktionsgeschehens anhand der linear ansteigenden Bildung von Acetylen und Ethylen
verfolgt werden kann. Die Bildung dieser Produkte griindet in dem zunehmenden Zerfalls von
i-Oktan in der Gasphase aufgrund der hohen Temperaturen und dem Schwinden der
katalytischen Oberflache. C/O Verhaltnisse unter C/0 = 0,7 fiihren zu einem Schmelzen des
keramischen Tragermaterials und der Zerstorung des Katalysatorsystems.

Das Maximum der Wasserstoffproduktion liegt mit C/0 = 1,1 geringfiigig iiber dem Punkt der
stochiometrischen Stoffzusammensetzung der katalytischen Partialoxidation nach Gleichung
1.1. Die Betrachtung dieses Bereiches zeigt die Bedeutung der Wasserdampfreformierung
innerhalb der katalytischen Partialoxidation unter diesen Reaktionsbedingungen auf. Trotz

des Mangels von Sauerstoff steigt die Selektivitit zur Bildung von Wasserstoff durch die
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Abbildung 6.1: Temperatur und erzielter Umsatz (oben), Konzentrationsprofile der Haupt- und

Nebenprodukte (mitte), wasserstoffbezogene Ausbeute und Selektivitat von Hz, H20 sowie der

thermischen Zersetzungsprodukte (unten) bei Variation des C/0 Verhaltnisses.
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Konversion von Brennstoff mit Wasser zu Synthesegas von C/0 =1,0 nach C/O =1,1 weiter
leicht an. Erst ab C/0 = 1,1 fallt der Umsatz des Kohlenwasserstoffs von 99,9 % auf 57,3 % bei
C/0=2,0 ab. Mit weiter zunehmendem C/O Verhaltnis sinkt die Reaktionstemperatur auf
800 °C bis C/0 = 1,2 stetig und die Bildung von Wasser erreicht ein Minimum. Unterhalb von
800 °C nimmt der Einfluss der endothermen Wasserdampfreformierung ab. Das dominierende
Nebenprodukt beziiglich der Bildung von Kohlenwasserstoffen in der CPOX unter diesen
Reaktionsbedingungen ist Methan. Im Gegensatz zu den iibrigen kurzkettigen Kohlen-
wasserstoffen, die aus dem Zerfall von i-Oktan entstehen, zeichnet sich Methan durch seine
gesonderte Entstehung bereits ab einem C/O Verhéltnis von 1,0 aus. Ferner ist dessen Bildung
nicht mit einem Durchbruch von i-Oktan verkniipft. Aus diesem Sachverhalt kann in
Zusammenhang mit elektronenmikroskopischen Untersuchungen (Kapitel 8.2) geschlossen
werden, dass die Reduktion von auf der katalytischen Oberflache abgeschiedenem Kohlenstoff
mit gebildetem Wasserstoff (Gl. 3.6) die wesentliche Quelle fiir die Bildung von Methan im
Bereich der stochiometrischen Eduktzusammensetzung ist. Der Prozess der Methanisierung
von abgeschiedenem Kohlenstoff setzt erst nach vollstindigem Verbrauch von Sauerstoff bei
C/0 =1,0 ein, da bei dessen Anwesenheit die Oxidation zu CO beziehungsweise CO; bevorzugt
ist.

Die niedrigen Temperaturen um 750 °C und der Mangel an Sauerstoff begilinstigen ab einem
C/0 Verhiltnis von C/0 =1,2 zunehmend die Pyrolyse des Kraftstoffs und fiihrt zu einer
stetigen Abnahme der Synthesegasbildung und der Bildung von Kohlenwasserstoffen.
Abbildung 6.2 zeigt die kohlenstoffbezogene Selektivitit und Ausbeute der thermischen
Zersetzungsprodukte [119, 149]. Die Pyrolyse findet in der Gasphase und nach vollstindigem
Verbrauch des fiir die Partialoxidation reaktionslimitierenden Sauerstoffs statt. In Folge der
thermischen Zersetzung von i-Oktan beherrschen kurzkettige a-Olefine das Produktspektrum
der gebildeten Kohlenwasserstoffe. Unter den auftretenden Reaktionstemperaturen oberhalb
von 700°C erfolgt der Abbau linearer und verzweigter Alkane primar iiber deren
unimolekuren Zerfall in kurzkettige Radikale [150-152]. Ferner spielt die Kettenfort-
pflanzung durch radikalische Abstraktion von Wasserstoff, gefolgt von der B-Eliminierung
eines radikalischen Fragments eine tragende Rolle. Aufgrund der spezifischen molekularen
Struktur von i-Oktan fiihrt dieser Zerfall bevorzugt zur Bildung der Fragmente i-Buten, Propen
und Methan (Abb. 6.2 unten). Im Rahmen des Zerfalls des Eduktmolekiils kommt der
Stabilisierung der radikalischen Ladung an tertidren Kohlenstoffatomen eine besondere
Bedeutung zu und begriindet die Selektivitit der gebildeten Kohlenwasserstoffe. Wenige

Zentimeter hinter dem Katalysator tritt eine Abscheidung von Rufd auf. Wie im Rahmen eines
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produkte bei der CPOX von i-Oktan in Abhangigkeit des C/0O Verhaltnis.

Unten: Schema der oxidativen thermischen Zersetzung von Alkanen (links) und bedeutende

Zerfallschritte bei der Zersetzung von i-Oktan (rechts) [147, 152].
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Abbrandes der Ablagerungen ermittelt wurde, betriagt auch unter sehr kraftstoffreichen
Reaktionsbedingungen von C/0=2,0 die kohlenstoffbezogene Selektivitit lediglich

S¢=0,2%. Allerdings findet mit anhaltender Dauer der Reaktion eine Akkumulation der

Kohlenstoffablagerungen statt, so dass innerhalb einer halben Stunde bei C/0 = 2,0 ca. 100 mg
Ruf3 gebildet werden.

Die reaktive Stromung befindet sich nur kurze Zeit in der heifden Reaktionszone. Bereits
wenige Zentimeter hinter dem Katalysator fallt die Temperatur auf 350 °C ab. Die gebildeten
Kohlenwasserstoffe Methan, Propylen und i-Buten zeigen auf, dass die thermische Zersetzung
oberhalb 700 °C in der Gasphase und unter Ausschuss von Sauerstoff ablauft [150]. Als
einziger oxygenierter Kohlenwasserstoff wird Acetaldehyd mit Séuoe =0,5% (C/0=2,0)
ermittelt. Insgesamt weisen die thermischen Zersetzungsprodukte eine Selektivitdt von unter

S =8 % innerhalb des fiir die technische Anwendung der CPOX relevanten Bereichs der C/0

Verhéltnisse bis C/0<1,2 auf. Dennoch wird den kurzkettigen «-Olefinen und deren
Kondensationsprodukten aufgrund ihrer Rolle in Verkokungsprozessen in Hinblick auf die
Lebensdauer nachgelagerter technischer Systeme eine hohe Bedeutung beigemessen [152].
Thermodynamische Berechnungen zeigen, dass sich unter sauerstoffreichen Reaktions-
bedingungen, bei denen hohe Temperaturen von iiber 1000 °C erreicht werden, das
Reaktionsgemisch nahezu im thermodynamischen Gleichgewicht befindet (Abb. 6.3) [153].
Das leichte Absinken der Wasserstoffkonzentrationen im Gleichgewicht bei C/0 < 1,0 ist auf
die thermodynamisch begilinstige Bildung von Wasser zuriickzufiihren (analog Wassergas-
Shift, Gl. 3.4). Unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen, erfolgt aufgrund der kurzen
Kontaktzeiten am Katalysator eine Limitierung der Synthesegasbildung. Durch einen Vergleich
der im Experiment erzielten Wasserstoff-Selektivititen mit den Berechnungen kann
geschlossen werden, dass der Grofdteil des Wasserstoffs katalytisch innerhalb weniger
Millimeter auf der Oberfliche bei hohen Temperaturen gebildet wird. So bendtigt im
Gleichgewicht die Bildung von H; mit Sii, = 70 % bei C/0 = 1,4 eine Temperatur von 1100 °C.
Aufgrund der Transportlimitierung der Warmeleitung und dem Verbrauch von Warme in
endothermen Prozessen wie der Wasserdampfreformierung in der Gasphase werden jedoch
lediglich 750 °C am Katalysatoraustritt erreicht. Dies steht im Einklang mit dem Stand der
Forschung bei der CPOX von Methan [50, 51].

64



Kapitel 6 - Katalytische Partialoxidation von i-Oktan

)
7
;////

1400 -

Al

SSS ]
&#ﬁ 1200
1,0 QO
= 1000 4
> S
— - .
% 06 2 soo_
?, 0a 2 6004
o 1500 , £
T O F a0
0,2 1000 ~
500 ¢"§7 200
o
& 0
Y8 18 0 o 08 10 12 14 16 18 20
c/o 2.0 I X ) , ; , , X

cio

Abbildung 6.3: Selektivititen beziiglich Wasserstoff im Gleichgewicht in Abhangigkeit des C/0

Verhaltnisses und der Temperatur.

Abbildung 6.4 zeigt die numerische Simulation der 2D-Speziesprofile im monolithischen
Einzelkanal des Katalysators ,Rh 900 cpsi“. Fiir die Berechung werden die Wechselwirkung
des Stromungsfeldes und der Reaktionskinetik im katalytischen Reaktor betrachtet. Aufgrund
der Vielzahl der zu beriicksichtigenden chemischen Spezies wurde eine neuartige Software
entwickelt und angewendet, die durch numerische Algorithmen in der Lage ist, mehrere
Hundert Differentialgleichungen in zweidimensionalen Stromungsfeldern und deren Kopplung
mit Oberflichenreaktionen zu verarbeiten [154]. Die Simulation beruht auf der detaillierten
Modellierung des Reaktionsgeschehens unter Verwendung von 68 Elementarschritten
zwischen 20 Spezies fiir die Reaktionen auf der katalytischen Oberfliche und einem
Mechanismus mit 7193 Reaktionen unter 857 Spezies flir die homogenen Gasphasen-
reaktionen [155, 166]. Der verwendete Oberflichenmechanismus basiert auf dem schnellen
Zerfall des Brennstoffs auf der Oberfliche und der katalytischen Partialoxidation der
Fragmente auf Grundlage vorangehender Arbeiten zur CPOX von Methan, Ethan und Propan
[48]. Das Modell der Gasphase basiert auf einem Mechanismus zur Oxidation und thermischen
Zersetzung von i-Oktan [147]. Die Simulation zeigt die schnelle Adsorption und Zersetzung
von i-Oktan auf und belegt die Separation des Reaktionsgeschehens in zwei Reaktionszonen.
Dies ist zum einen der Bereich des ersten Millimeters im Reaktionskanal, in dem die heterogen
katalysierte Total- und Partialoxidation des i-Oktans erfolgt. Anschlieflend findet im
nachgelagerten Bereich des Reaktionskanals nach vollstindigem Umsatz von Sauerstoff die

thermische Zersetzung von i-Oktan unter Bildung kurzkettiger a-Olefine wie Ethylen,
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Propylen, sowie i-Butylen statt. Im Gegensatz zu den Reaktionen in der Gasphase weisen die

Profile der Reaktanten und Produkte der Oberflachenreaktionen in Abhangigkeit ihrer

Diffusionskoeffizienten deutliche Gradienten zur Kanalwand auf. In Ubereinstimmung mit

experimentellen Beobachtungen kann kein Einfluss der Rhodiumbeladung festgestellt werden,

es liegt eine Diffusionslimitierung der Reaktion vor. Ferner weist die Simulation in

Ubereinstimmung mit elektronenmikroskopischen Untersuchungen (Kapitel 9) auf die Bildung

von Kohlenstoff auf der Oberflaiche des Katalysators nach dem vollstindigen Verbrauch des

Sauerstoffs unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen hin.
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Abbildung 6.4: Numerische Simulation der Speziesprofile (Molenbriiche) in der Gasphase im

inneren des monolithischen Einzelkanals im stationdren Zustand bei C/0O=1,2 und

T =1036 K. Berechnungen von L. Maier [118, 155].
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6.2 Einfluss der Kontaktzeit am Katalysator

Zur Ermittlung des Einflusses der Kontaktzeit des Reaktionsgemisches am Katalysator wurden

fir die betrachteten Kraftstoff/Luftgemische von C/0=0,8-1,3 die Volumenstrome am

Katalysator zwischen V=2 SLPM (GHSV =42.500 h-) und V =6 SLPM (GHSV = 127.000 h-)
variiert (Abb. 6.5). Die Untersuchungen wurden am Katalysator ,Rh 900 cpsi“ durchgefiihrt.
Die Verdiinnung der Reaktionspartner (80 % in Stickstoff) wurde fir alle Versuchsreihen
konstant gehalten.

Das Maximum der Wasserstoffproduktion zeigt fiir alle betrachteten Volumenstréme den
gleichen Maximalwert bei einer Eduktzusammensetzung von C/0 =1,05, jedoch bei
unterschiedlicher Kriimmung. Fir Volumenstrome zwischen 4 wund 6 SLPM
(GHSV =42.500 h-1 - 127.000 h-1) wird ein Grenzwert der Krimmung erreicht. Trotz weiterer
Zunahme der Raumgeschwindigkeiten am Katalysator ist keine Zunahme der
Wasserstoffausbeute zu beobachten. Dieses Verhalten griindet in einer Diffusionslimitierung
des Stofftransports der Edukte hin zur Kanalwand, die trotz weiter ansteigender
Volumenstréme bestimmend fiir die Reaktionsgeschwindigkeit wird. Neben dem Einfluss des
Stromungsfeldes wirken sich die geringeren erzielten Reaktortemperaturen aufgrund eines
grofderen Temperaturverlusts bei Abnahme des zugefiihrten Volumenstroms in Form einer
verringerten Wasserstoffproduktion aus. In Analogie zu instationdren Untersuchungen
(Abschnitt 4.2) und der Ziindung des Reaktionsgemischs am Katalysator ist bei niedrigeren
Temperaturen die exothermere Totaloxidation des Brennstoffs thermodynamisch bevorzugt.

Unter kraftstoffreicher Eduktzusammensetzung bei C/O > 1,1 tritt bei langsamen bis mittleren
Volumenstromen von V =2 - 4 SLPM ein leichtes Uberschwingen der erzielten Ausbeuten fiir

die Wasserstofferzeugung iiber die Kurven von V=5-6 SLPM hinaus auf. Zur Erklirung
dieser Beobachtung miissen thermodynamische Betrachtungen herangezogen werden.
Abbildung 6.3 zeigt, dass die erzielte Ausbeute an Wasserstoff bei kraftstoffreicher
Eduktzusammensetzung auf kosten der Abnahme der Methanausbeute bei hohen
Temperaturen zwischen 1000 und 1400 °C begiinstigt wird und bei C/O =1,3 von ca. Y, =0,6
bei 700 °C auf Yy =0,79 bei 1000 °C im thermodynamischen Gleichgewicht ansteigt. Durch
die gesteigerte Aufenthaltszeit in der heiflen Reaktionszone koénnen durch die hoheren
Kontaktzeiten bei geringeren Volumenstromen hohere Wasserstoffausbeuten erreicht werden.

Dieser Effekt kann die Begrenzung der Wasserstoffausbeuten durch die Transportlimitierung
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Abbildung 6.5: Erzielte Temperatur sowie kohlenstoff- bzw. wasserstoffbezogene Ausbeuten

ausgewdhlter Spezies bei der CPOX von i-Oktan und Variation der Kontaktzeiten.
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iberkompensieren, wodurch ein leichtes Uberschwingen beobachtet wird. Am
Katalysatorauslass tritt analog zu den Beobachtungen des Abschnitts 6.1 aufgrund des
steigenden Anteils der Totaloxidation unter sauerstoffreichen Reaktionsbedingungen eine
Zunahme der Temperatur auf. Mit steigender Kriimmung der Kurve der H2/H,0 Ausbeute wird
eine zunehmende Steigung des Temperaturprofils um C/0=1,05 beobachtet. Bei den
Experimenten mit kurzen Kontaktzeiten bei Volumenstromen zwischen 4 SLPM und 6 SLPM
werden bei gleichen Verhaltnissen von Partial- zu Totaloxidation geringfiigig hohere
Reaktortemperaturen beobachtet. Dies kann zum einen auf den geringeren
Temperaturverlusten bei Zunahme der konvertierten Stoffmenge (adiabatischere Reaktions-
fiihrung) zuriickgefithrt werden. Weiterhin tritt bei grofieren Volumenstromen eine axiale
Verschiebung des Temperaturmaximums innerhalb des monolithischen Einzelkanals auf. In
dessen Folge findet eine Verkiirzung des Abstands zum Thermoelement statt, wodurch héhere
Temperaturen am Katalysatoraustritt detektiert werden.

Aufgrund der geringeren radialen Durchmischung bei niedrigen Volumenstrémen kann, auch
unter sauerstoffreichen Reaktionsbedingungen, ein verminderter Umsatz und eine erhohte
Bildung von Rufdvorldufern beobachtet werden. Eine Betrachtung der C-C Schwingungsmode
im IR-Spektrum und deren Normierung auf i-Oktan ermdglicht aufgrund der grofien
Ahnlichkeit mit anderen langkettigen Kohlenwasserstoffen keine hinreichende absolute
Quantifizierung. Dennoch lasst sich qualitativ eindeutig die Abnahme der hoheren
Kohlenwasserstoffe (Edukt) aus dem Produktstrom aufgrund eines erhdhten Umsatzes
nachweisen. Der Stoffumsatz erreicht einen diffusionslimitierten Grenzwert bei einem
Volumenstrom von 6 SLPM, wobei festzustellen ist, dass der maximale Stoffumsatz erst bei
stochiometrischer Zusammensetzung der Reaktanten erreicht wird.

Der verringerte Stofftransport zur Kanalwand bei niedrigen Stromungsgeschwindigkeiten
fiihrt zu einer erhéhten Bildung von Rufdvorlaufern wie Ethylen und Propylen aufgrund
thermischer Zersetzung in homogenen Gasphasenreaktionen. Beginnend bei C/0 = 0,8 setzt
bei niedrigen Volumenstromen eine zunehmende Bildung der a-Olefine ein. Diese verschiebt

sich mit zunehmender Raumgeschwindigkeit am Katalysator hin zu kraftstoffreichen Edukt-

zusammensetzungen. Die Bildung weist bei V = 3 SLPM zunichst einen Wendepunkt auf und
erreicht ab einem Volumenstrom von 4 SLPM bis C/O = 1,3 eine nahezu konstante Steigung.
Die Bildung von Ethylen und Propylen zeigt bei gegebenem Volumenfluss fiir alle betrachteten
Zusammensetzungen von Brennstoff zu Sauerstoff die gleichen Verhaltnisse von Propylen zu
Ethylen. Bei kraftstoffreichen Produktzusammensetzungen mit C/0=1,3 fiihrt eine

Verdopplung des Volumenstroms von 2 nach 4 SLPM und von 4 nach 6 SLPM jeweils
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anndhernd zu einer Verdoppelung der erreichten Ausbeuten an Ethylen bzw. Propylen. Dies
weist darauf hin, dass die thermische Zersetzung von der Verweilzeit in der heifden Zone des
Reaktionsrohres abhingt und eine hohere Menge Edukt zersetzt wird.

Die Bildung von Methan folgt dem allgemeinen Verlauf der in Folge thermischer
Zersetzungsprozesse gebildeten Kohlenwasserstoffe wie Ethylen und Propylen. Es tritt ein
Wendepunkt der Methanbildung bei dem Minimum der Wasserbildung bei C/0 = 1,1 auf. Das
Auftreten dieses Wendepunktes kann unter anderem einem steigenden Beitrag der
Wasserdampfreformierung (Gl. 2.2) aufgrund zunehmender Reaktortemperaturen und der
leichten Zunahme von Wasser im Produktgasgemisch bei kiirzeren Kontaktzeiten
zugeschrieben werden.

Zusammenfassend ist zu den Untersuchungen zur Variation der Kontaktzeit festzustellen, dass
die experimentellen Ergebnisse qualitativ interpretiert und verstanden werden konnen. Fiir
eine vollstindige Quantifizierung der Einfliisse der Thermodynamik, des Stromungs- und
Temperaturfeldes am Katalysator und der komplexen Reaktionskinetik unterschiedlicher
Prozesse auf die CPOX ist jedoch eine Modellierung und Simulation des Reaktionsgeschehens
erforderlich. Durch die Erfassung einer Vielzahl von Messpunkten ist die Modellierung der
katalytischen Partialoxidation hoherer Kohlenwasserstoffe erstmals auf Basis hinreichend

vieler Stromungsgeschwindigkeiten und Luft/Brennstoff-Gemische moglich.

6.3 Einfluss der Zelldichte des Katalysators

Abbildung 6.6 zeigt die ermittelten wasserstoff- und kohlenstoffbezogenen Ausbeuten von
Wasserstoff, Methan sowie der Summe aller Kohlenwasserstoffe bei Verwendung von
Reformierungskatalysatoren unterschiedlicher Kanaldichte. Die Katalysatoren besitzen die
gleiche Formulierung (Rhodium auf Al,03 Washcoat) unterscheiden sich jedoch hinsichtlich
ihrer Zelldichte sowie der Rhodiumbeladung. So ist beim Katalysator ,Rh 900 cpsi“ der
Durchmesser eines monolithischen Einzelkanals bei einer gegebenen Kanaldichte von
900 cpsi (139 Zellen/cm?) um ca. 20 % kleiner als bei dem Katalysator der Fa. Delphi mit
einer Zelldichte von 600 cpsi (93 Zellen/cm?). Zudem betriagt die Edelmetallbeladung des
,Rh 900 cpsi“ mit 1,48 mg /cm? 35 % des Katalysators ,Rh 600 cpsi“ mit 4,23 mg/cm?. Nihere
Spezifikationen der monolithischen Wabenkdrper konnen Tabelle 5.1 entnommen werden.

Unter sauerstoffreichen Reaktionsbedingungen bis C/0 < 1,1 zeigen beide Katalysatoren trotz

unterschiedlicher Zelldichten identische Ausbeuten fiir alle beobachteten Produkte. Bei beiden
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Katalysatorsystemen wird ein vollstindiger Umsatz des Kraftstoffes erreicht. Es sind keine
hoheren Kohlenwasserstoffe im Produktgas nachweisbar. Ab einem Verhaltnis von C/0 > 1,1
nimmt der Anteil der in heterogen-katalysierten Prozessen gebildeten Hauptprodukte
Wasserstoff und Kohlenmonoxid bei dem Katalysator mit dem grofderen Kanaldurchmesser
geringfiigig ab. Im Gegensatz ist ein leichtes Ansteigen der Ausbeute hoherer
Kohlenwasserstoffe sowie von Methan zu beobachten. Dies ist einem Durchbruch des Edukts
beziehungsweise deren thermischen Zersetzungsprodukten zuzuordnen. Ein Unterschied in
der Bildung der Zersetzungsprodukte Ethylen und Propylen ist im Rahmen der Mess-
genauigkeit nicht festzustellen.

Der Vergleich der beiden monolithischen Katalysatoren unterschiedlicher Zelldichte
verdeutlicht, dass der Umsatz der Edukte in der katalytische Partialoxidation unter sauer-
stoffreichen Reaktionsbedingungen im Wesentlichen durch die Diffusion der Edukte zur
Kanalwand limitiert ist. Aufgrund der hohen Reaktionsgeschwindigkeiten findet die Reaktion
im Wesentlichen innerhalb der ersten Millimeter des Einzelkanals statt. Aus diesem Grund
treten zwischen den Katalysatoren ,Rh 600 cpsi“ und ,Rh 900 cpsi“ trotz unterschiedlichem
Durchmesser des Einzelkanals beziehungsweise unterschiedlicher Rhodiumbeladung keine
Unterschiede im deren Reaktionsverhalten auf. Unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingen

spielen Gasphasenreaktionen sowie Transportprozesse zur Kanalwand eine zunehmende
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Abbildung 6.6: Wasserstoff- und kohlenstoffbezogene Ausbeuten an Wasserstoff, Methan,

sowie n-Alkanen bei der CPOX von i-Oktan bei Variation der Zelldichte des Wabenkorpers.
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Rolle. Dadurch wirkt sich der geringere Kanaldurchmesser positiv auf den Umsatz der Edukte
in heterogenen Prozessen aus. Zu einer weiteren Evaluierung des Einflusses des Stoff-
transports und dessen Quantifizierung wird eine numerische Simulation der monolithischen

Wabenkorpers empfohlen.

6.4 Instationare Untersuchungen

Die zeitaufgeldste Untersuchung der CPOX von Kraftstoffen erlaubt deren Betrachtung unter
Variation der Eingangsbedingungen. Dabei liefern insbesondere der Wechsel und der
Ubergang zwischen unterschiedlichen stationidren Zustinden wichtige Hinweise zur Losung
reaktionskinetischer und mechanistischer Fragestellungen. Abbildung 6.7 zeigt so genannte
Mager/Fett-Wechsel der Katalysatoren ,Rh 600 cpsi“ und ,Rh 900 cpsi“, bei denen in
regelméfiigen Intervallen zwischen den Betriebspunkten C/0 = 0,8 (,mager” - kraftstoffarm)
und C/0=1,2 (,fett“ - kraftstoffreich) gewechselt wird. Aufgrund der hoheren Reaktions-
warme durch den starkeren Einfluss der Totaloxidation bei Sauerstoffiiberschuss betragt die
Temperaturdifferenz zwischen beiden Betriebspunkten 280 °C. Wahrend die Temperatur des
monolithischen Katalysatorsystems durch die thermische Tragheit im Verlauf mehrerer
Minuten auf die neue stationdre Betriebstemperatur abklingt beziehungsweise ansteigt,
reagiert die Kinetik der katalytischen Partialoxidation und der thermischen Zersetzung des
Brennstoffs innerhalb von Millisekunden auf das anliegende Temperaturfeld. Aus diesem
Sachverhalt lasst sich aus transienten Mager/Fett-Wechseln der Einfluss der Temperatur auf
wichtige chemische Prozesse ableiten. In der technischen Praxis ist dies insbesondere
wihrend des Ziindens des Reaktionsgemisches am Katalysator oder dem Ubergang zwischen
Betriebszustanden, beispielsweise bei Lastdnderungen von hohem Interesse [6,157].
Gegenwartig existieren lediglich Veroffentlichungen zu transienten Mager/Fett-Wechseln der
CPOX von Methan an mit Rhodium beschichteten Schwédmmen. Fiir hohere Kohlenwasser-
stoffe, bei denen neben der Bildung der Produkte der Partial- sowie Totaloxidation zusatzlich
die Entstehung von Methan und anderen thermischen Zersetzungsprodukten auftritt, liegen

keine publizierten Vergleichswerte vor.
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Abbildung 6.7: Untersuchung transienter Eingangsbedingungen bei der CPOX von i-Oktan.

Mager-Fett-Wechsel zwischen C/0=0,8-1,2; Taktdauer: 5 Minuten pro Zustand. Die
Raumgeschwindigkeit betragt 85.000 h-1[119].
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Tabelle 6.1: Ermittelte Zeitkonstanten der Temperatur am Katalysatoraustritt, sowie der

Bildungs- und Zerfallgeschwindigkeiten der betrachteten Kohlenwasserstoffe.

Rh 600 cpsi Rh 900 cpsi

T[s] X [s] R? T [s] X [s] R?
Thermische
Zeitkonstante 16,81 £0,32 0,97 18,34 +0,34 0,98
Methan 61,49 +4,29 0,95 71,90 +7,25 0,91
Ethylen 39,03 +0,93 0,99 66,67 +2,66 0,98
Propylen 1064 +14,81 091 97,00 +32,02 0,69
n-Alkane -651 +1,70 0,99 -82,53 +2,64 0,99

Die durchgefiihrten Versuche zeigen, dass beim Ubergang zwischen den Betriebspunkten
C/0=0,8 und C/0 =1,2 keine Hysterese auftritt und im System innerhalb einer Abweichung
von AT=43K am Ende eines Intervalls erneut die gleichen Temperaturen beim
Abklingen/Ansteigen erreicht werden. Tabelle 6.1 nennt die ermittelten thermischen Zeit-
konstanten sowie die Zeitkonstanten der Bildung beziehungsweise des Zerfalls der Spezies
beider betrachteter Systeme. Dabei ist die thermische Zeitkonstante t als die Zeitspanne
definiert, in der die Temperatur des Systems auf den Bruchteil 1/e der Ausgangstemperatur
abgeklungen ist. Die Datenanalyse erfolgte mithilfe des Programms OriginPro 8G
(Fa. OriginLab Corporation, US). Die in heterogen Kkatalysierten Prozessen gebildeten
Reaktionsprodukte H, und CO, sowie H20 und CO; weisen aufgrund thermodynamischer
Einfllisse innerhalb der ersten Sekunden nach dem Wechsel der C/0O Verhaltnisse einen Trend
hin zu einem leichten Uberschwingen auf. Beim Ubergang von hohen zu niedrigen
Temperaturen (C/0 = 0,8 — 1,2) wird die exothermere Totaloxidation bevorzugt. Inverses gilt
fir den Ubergang von niedrigen zu hohen Temperaturen (C/O=1,2 — 0,8). Ein analoger
Einfluss der Thermodynamik tritt bei der Ziindung des Reaktionsgemisches am Katalysator
auf, bei der aufgrund der niedrigen Anfangstemperaturen eine verstirkte Bildung von
Totaloxidationsprodukten zu verzeichnen ist.

Eine fiir die reaktionstechnische Anwendung bedeutsame Beobachtung stellt die im Vergleich

zum Umschlag der heterogen gebildeten Produkte H;, CO, H,0 und CO, um 16 - 20 Sekunden

74



Kapitel 6 - Katalytische Partialoxidation von i-Oktan

1100

1000 -

Tou Katalysator

900 -

800 -

Temperatur [°C]

700 ——————————
1520 1540 1560 1580 1600 1620 1640 1660 1680

10000
°] A 9000
— ] A A CH4
R 1 1 X
T A, 8000 X
o J A 17 E
> ] A 000 N
py A S
o 1 An A, A 1 =
= 3 A,TATA ap A 6000 A}
] A AA =
c ] AdRa 4, A 4 5000 S
2 A ,AA
® ] 1 4000 O
5 2+ T
c 1 <
ﬁ O O Ethylen o i-CgHig 1 3000 )
CER H0 \g®. +2000 3
r . et
] , ®e 1000
1 ! 00000000000
0 e0eéd® " . | | —— 1
1520 1540 1560 1580 1600 1620 1640 1660 1680

Zeit [s]

Abbildung 6.8: Konzentrationen von Wasser und Kohlenwasserstoffe wahrend dem Wechsel

von kraftstoffarmen (heifden) zu kraftstoffreichen (kalteren)Betriebsbedingungen [119].

verzogerte Bildung der betrachteten Zerfallsprodukte CH4, C2Hs und C3H7; beim Wechsel zu
kraftstoffreichen Bedingungen dar (Abb. 6.8). Das lokale Minimum der Wasserkonzentration,
fallt mit der thermischen Zeitkonstante des Systems zusammen. Anschlieffend wird ein
gemeinsames, langsames Ansteigen der Konzentrationen von Wasser und i-Oktan verzeichnet.
Diese Beobachtung ist auf den zunéachst vollstindigen Abbau der Kohlenwasserstoffe im Zuge
der stark endothermen Wasserdampfreformierung bei den anfianglich hohen Temperaturen
von 850 bis 1000 °C zuriickzufithren. Gegenldufig zu dem allmahlichen Ansteigen der
Konzentration des Kraftstoffes im Produktgas nehmen die Konzentrationen der in
thermischen Zersetzungsprozessen gebildeten Kohlenwasserstoffe Ethylen und Propylen mit
abnehmender Temperatur bei kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen langsam ab. Dies ist

neben dem erwdhnten schwindenden Einfluss der Wasserdampfreformierung auf den
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verringerten Umsatz des Kraftstoffs in Pyrolyseprozessen bei sinkenden Temperaturen
zurlickzufiihren. Durch eine Ausnutzung dieser Beobachtung lassen sich beispielsweise
Mischungsprobleme in technischen Reaktoren optimieren, bei denen gegenwértig durch das
kurzfristige Anfetten des Eduktgemisches die vermehrte Bildung von Rufdvorlaufern Probleme
bereitet [67].

Der Wechsel zu kraftstoffreichen Reaktionsbedingen zeigt ferner die hohe Temperatur-
abhangigkeit der homogenen Gasphasenreaktionen auf. Zudem bestitigen die unter-
schiedlichen Kriimmungen der Konzentrationsprofile von Methan, Ethylen und Propylen
deren Bildung {ber unterschiedliche Reaktionspfade mit verschiedenen Bildungs-
geschwindigkeiten (siehe Abschnitt 6.1). Ein Vergleich zwischen monolithischen Waben-
korpern mit 500 pm (900 cpsi) und 600 pm (600 cpsi) Kanaldurchmesser offenbart ferner
auch einen Einfluss des Stoff- und Warmetransports in der Gasphase. Generell kann durch eine
Auftragung der zeitlichen Anderung der Stoffmenge in Abhingigkeit der Temperatur in der
Arrhenius Form [In(An)vs.1/T] eine quantitative Informationen wie die scheinbare
Aktivierungsenergie der globalen Bildungsgeschwindigkeiten einzelner Spezies ermittelt
werden. Fiir eine weiterfithrende Interpretation ist jedoch eine hohe Genauigkeit bei der
Zuordnung der Konzentrationsidnderung zu der gegebenen Reaktionstemperatur notwendig.
Insbesondere die mit einem starken Gradienten behafteten Reaktionstemperatur, sowie der
logarithmische Eingang der Konzentrationdnderung machen dies erforderlich. Da jedoch die
Verzugszeit zwischen der Anderung des Brennstoffstromes und dem Messgerit ca. 6 Sekunden
betragt, sowie die zeitliche Auflésung des Spektrometers fiir eine optimales Signal/Rausch-
Verhéltnis bei 4 Sekunden liegt, ist eine Zuordnung zu ungenau und Bedarf weiterer

Optimierung.
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7 Katalytische Partialoxidation

einzelner Kraftstoffkomponenten

In einer Serie von Experimenten wurde der Einfluss der chemischen Struktur hdherer
Kohlenwasserstoffe auf deren Umsatz in der katalytischen Partialoxidation untersucht. Im
Fokus standen dabei die Bedeutung des Aufbaus des Kohlenstoffgeriists, der Kettenldnge,
sowie die Anwesenheit von Seitenketten in cyclischen Systemen [158]. Der entwickelte
Versuchsaufbau erlaubt erstmals einen systematischen Zugang zu dieser Fragestellung durch
die Untersuchung und den Vergleich einer Mehrzahl von Kraftstoffkomponenten unter
definierten Randbedingungen. Zur Untersuchung der Auswirkung des strukturellen Aufbaus
wurde die Reformierung von i-Hexan, Cyclohexan, Benzol und 1-Hexen betrachtet. Der
Einfluss der Kettenldnge ist in einer Serie von Experimenten mit n-Alkanen steigender Lange
von n-Hexan bis n-Dodecan evaluiert worden. Die Auswirkung der Anwesenheit einer Seiten-
kette in cyclischen Systemen im Rahmen der katalytischen Partialoxidation wurde anhand der

methyl-substituierten Derivate Methylcyclohexan und Toluol untersucht.

7.1 Cs-Komponenten

Kraftstoffe bestehen aus einer grofden Vielzahl von Kohlenwasserstoffen unterschiedlicher
Struktur. Eine Mdglichkeit zu einem systematischen Vergleich bietet die Betrachtung von
Kohlenwasserstoffen mit gleicher Anzahl an Kohlenstoffatomen, aber unterschiedlicher
Struktur. Dadurch ist die Dosierung des gleichen molaren Brennstoffstroms fiir ein gewahltes
C/0 Verhaltnis bei gegebener Kontaktzeit am Katalysator moglich. Zu diesem Zweck wurde die

CPOX von n-Hexan, i-Hexan, Cyclohexan, 1-Hexen und Benzol untersucht. Abbildung 7.1 zeigt
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die wasserstoffbezogene Ausbeute beziiglich der Produkte der Partialoxidation und Total-

oxiation, sowie der im Produktgas enthaltenen Kohlenwasserstoffe.

Die Untersuchungen verdeutlichen, dass sich die eingesetzten C¢-Kohlenwasserstoffe merklich
hinsichtlich ihres Reaktionsverhaltens voneinander unterscheiden. Zwar bleibt der generelle
Trend der Zunahme der Totaloxidation unter sauerstoffreichen Reaktionsbedingungen, sowie
die thermische Zersetzung bei zunehmendem Kraftstoffiiberschuss erhalten. Allerdings
weisen die betrachteten Referenzkohlenwasserstoffe Unterschiede in dem Ausmafd der
Selektivitat der Produkte, sowie in der Lage und der Intensitit des Maximums der Synthese-
gasproduktion auf. Insbesondere die Anwesenheit einer Doppelbindung, beziehungsweise
eines aromatischen Systems fiihrt bei Sauerstoffiiberschuss zu einer deutlichen Absenkung
der Ausbeute der Partialoxidationsprodukte zugunsten der Produkte der Totaloxidation. So
wird fir 1-Hexen bei C/0 = 0,8 eine Ausbeute von Yy; = 0,69, fiir Benzol von Yy, = 0,6 erreicht.
Die aliphatischen Kohlenwasserstoffe i-Hexan und Cyclohexan weisen im Hinblick auf die
Produkte der Partial- und Totaloxidation unter sauerstoffreichen Reaktionsbedingungen
geringfiigig voneinander abweichende Ausbeuten auf. Sie bewegen sich in einem Bereich um
Y:: =0,8 bei C/0=0,8 und Y3, = 0,95 bei C/0 =1,05, und zeigen geringfiigige Unterschiede

beziiglich Maxima und Verlauf der Ausbeute der Hauptprodukte. Um den Punkt der

0,9 -
9
5 3 L
()] L =
8 o
@ 0,8 8
2 2
o
o~ <
B =
0,7
4
062 ‘F
0,8 0,9 1 1,1 1,2 1,3 1,3

c/Oo

Abbildung 7.1: Wasserstoffbezogene Ausbeute an H; H0, sowie Kohlenwasserstoffen
unterschiedlicher C¢-Referenzkraftstoffe. CxHy enthalt alle thermischen Zersetzungsprodukte

sowie nicht umgesetztes Edukt [158].
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stochiometrischen Eduktzusammensetzung erreichen alle Cs-Kohlenwasserstoffe ver-
gleichbare Wasserstoffausbeuten um Y, = 0,92 %. Die Lage und Auspriagung des Maximums
der Synthesegasproduktion der untersuchten Ce¢-Referenzkraftstoffe variiert im Bereich
zwischen C/0=1,0-1,15 und wird unter anderem von dem zusitzlichen Beitrag der
Wasserdampfreformierung unter den gegebenen Bedingungen bestimmt. Je nach
eingesetztem Kohlenwasserstoff wird dieser nach dem Uberschreiten der stochiometrischen
Eduktzusammensetzung weiterhin mit gebildetem Wasser unter Bildung von CO und H;
umgesetzt. Dadurch tritt das Maximum der Synthesegasproduktion nicht bei dem gleichen C/0
Verhiltnis wie das Minimum der Totaloxidation auf. Vielmehr deckt sich dieses mit dem
Einsetzen des Durchbruchs von Kohlenwasserstoffen, die am Reaktorausgang verfolgt werden
konnen. Diese Aussagen stehen im Einklang mit den transienten Untersuchungen von i-Oktan
(Kapitel 6.4), sowie den Erkenntnissen ortsaufgeloster Profilmessungen bei der CPOX von

Methan [51].
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Abbildung 7.2: Erzielte Temperaturen am Katalysatoraustritt beim Umsatz unterschiedlicher

Cs-Kohlenwasserstoffe.

Die erzielten Temperaturen am Katalysatoraustritt steigen mit abnehmendem C/0-Verhéltnis
bei Sauerstoffiiberschuss fiir alle betrachteten Brennstoffe aufgrund des zunehmenden Anteils
der exothermern Totaloxidation stark an (Abb. 7.2). Bei dem Umsatz von Benzol werden
Temperaturen erreicht, die die der anderen Ce¢-Kohlenwasserstoffe um iiber 200 °C

liberschreitet. Der Verlauf der Temperaturprofile resultiert zum einen aus der auftretenden

79



Selektivitat zur Partial- bzw. Totaloxidation und zum anderen aus der Reaktionsenthalpie der
untersuchten Stoffe (Tabelle 7.1). Aufgrund der wesentlich hoheren Exothermie der
Totaloxidation, zeigen die Stoffe mit hoher Neigung zur Bildung von Wasser die hochsten
Temperaturen. Um den Punkt der stochiometrischen Eduktzusammensetzung weisen alle
untersuchten Referenzkraftstoffe eine vergleichbare Ausbeute an Wasserstoff und Wasser auf
(Y2 *92%, Yo 5%). Die zu beobachtenden Abweichungen der gemessenen
Temperaturen am Katalysatoraustritt ergeben sich aus dem unterschiedlichen Betrag der
Reaktionsenthalpie der CPOX der eingesetzten Kohlenwasserstoffe. Da der Term der
Bildungsenthalpie der Produkte fiir alle C¢-Referenzkraftstoffe die gleiche Grofde aufweist
(HP(H2) =0), wird der Wert der Reaktionsenthalpie durch die Unterschiede in der
Bildungsenthalpie der Edukte bestimmt. Diese ist sowohl fiir den ungesattigten
Kohlenwasserstoff 1-Hexen, als auch fiir Benzol deutlich héher als bei den aliphatischen
Referenzkraftstoffen. Es resultieren hohere Reaktionstemperaturen bei vergleichbarer
Selektivitat zur Totaloxidation. Fiir kraftstoffreiche Reaktionsbedingungen mit C/0 > 1,1 sinkt
die Reaktionstemperatur fiir alle untersuchten Stoffe langsam ab, da aufgrund der Limitierung

der exothermen Reaktionen durch Sauerstoff keine weitere Reaktionswarme erzeugt wird.

Mit zunehmendem Sauerstoffmangel tritt eine zunehmende thermische Zersetzung nicht
umgesetzten Brennstoffs auf. Dies kann anhand der Bildung ungesattigter Kohlenwasserstoffe
wie Acetylen, Ethylen, Propylen, sowie einer zunehmenden Abscheidung von Rufd im
Reaktionsrohr verfolgt werden (Abb. 7.3). Die Untersuchungen zeigen, dass das Spektrum der
auftretenden thermischen Zerfallsprodukte durch den Zerfall des eingesetzten Brennstoffs
gepragt wird und stark von dessen Struktur abhangt. Im Allgemeinen tritt die Zersetzung der

héheren Kohlenwasserstoffe unter kraftstoffreichen Prozessbedingungen in der Gasphase erst

Tabelle 7.1: Standardreaktionsenthalpien der partiellen und totalen Oxidation der

betrachteten Kohlenwasserstoffe.

ArH? [K]J/mol] ArH? [K]J/mol]
Kohlenwasserstoff
Partialoxidation Totaloxidation
Benzol -746,1 -3169,4
1-Hexen -621,2 -3769,9
Cyclohexan -539,2 -3687,9
i-Hexan -496,2 - 3886,8
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nach dem vollstindigen Umsatz von Sauerstoff in heterogen katalysierten Oberflachen-
prozessen auf. Zur Interpretation der Entstehung der erzeugten kurzkettigen Kohlen-
wasserstoffe konnen Studien zur unvollstindigen Oxidation von Kraftstoffen in
Verbrennungsmotoren oder der Pyrolyse von Naphtha herangezogen werden. Dort werden
unter vergleichbaren Bedingungen Kohlenwasserstoffe bei hohen Temperaturen und einem
Mangel bzw. dem Ausschluss von Sauerstoff zersetzt. Es zeigt sich, dass cyclische
Kohlenwasserstoffe wie Cyclohexan und Benzol im Gegensatz zu den linearen und
unverzweigten Kohlenwasserstoffen n-Hexan, i-Hexan und 1-Hexen keine kurzkettigen
a-Olefine erzeugen [159,160]. Vielmehr neigen cyclische Kohlenwasserstoffe iiber
Dehydrierung und Kondensation zu polyaromatischen Systemen zu einer verstarkten
Rufdbildung stromabwarts hinter dem Katalysator. Dies lasst sich qualitativ insbesondere in
Studien zum Rufdabbrand mittels temperaturprogrammierter Oxidation (TPO) nachweisen.
Lineare und verzweigte Kohlenwasserstoffe zeichnen sich hingegen unter sauerstoffarmen
Reaktionsbedingungen durch einen Abbau der linearen Kette zu liberwiegend kurzkettigen
a-Olefine wie Ethylen und Propylen aus [147,161,162]. Diese gehen aus [-Hydrid-
eliminierungen und homolytischen C-C Bindungsspaltungen bei hohen Temperaturen hervor.
Im Allgemeinen ist der Anteil der kurzkettigeren Spezies dominierend, so dass mehr Ethylen

als Propylen im Produktgas aufzufinden ist. Aufgrund der Stabilisierung von Zwischenstufen
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Abbildung 7.3: Kohlenstoff bezogene Ausbeute an Ethylen, Propylen und Acetylen beim

Umsatz unterschiedlicher Cs-Kohlenwasserstoffe.
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kann beim thermischen Zerfall verzweigter Kohlenwasserstoffe wie i-Hexan entgegen dieser
Tendenz ein abweichendes Produktspektrum vorgefunden werden (i-Oktan, siehe Kapitel 6.1).
Alkene weisen im Vergleich zu den Alkanen eine verstiarkte Bildung kurzkettiger a-Olefine,
insbesondere Ethylen und Propylen auf [144]. Die erh6hte Bildungsgeschwindigkeit ist auf die
Stabilisierung radikalischer Ladung in a-Stellung zur Doppelbindung bei dem homolytischen
C-C Bindungsbruch als Kettenstart des thermischen Zerfalls zuriickzufiihren [163]. Acetylen
ist der einzige Kohlenwasserstoff dessen Bildung in Folge thermischer Zersetzung bei
Sauerstoffiiberschuss in der CPOX beobachtet werden kann. Seine Entstehung ist zwar
thermodynamisch bei kraftstoffreicher Zusammensetzung der Reaktanten, wie sie unter
anderem am Ende eines monolithischen Einzelkanals auftreten, begiinstigt. Hierfiir werden
jedoch sehr hohe Temperaturen benétigt, wie sie nur unter sauerstoffreichen Bedingungen
aufgrund der Totaloxidation des Kraftstoffs gegeben sind. Fiir andere Brennstoffe tritt die

Bildung von Acetylen erst unterhalb von C/0 = 0,8 auf.

7.2 N-Alkane unterschiedlicher Kettenldnge

Kraftstoffe sind Gemische von Kohlenwasserstoffen mit einer breiten Verteilung der
Kettenldnge und weisen daher eine hohe Siedebreite von bis zu 150 K auf. Zur Erforschung des
Einflusses der Kettenlidnge bei gegebener Struktur wurden lineare Alkane zwischen n-Hexan
(Tsap = 69 °C) und n-Dodecan (Tsqp = 216 °C) untersucht. Aufgrund der zunehmenden Anzahl
an Kohlenstoffatomen muss zur Wahrung gleicher C/O Verhaltnisse mit steigender Ketten-
lange eine geringere molare Menge Kraftstoff dosiert werden um Kontaktzeit und Verdiinnung
konstant zu halten. Zudem werden mit zunehmender Lange der Kohlenstoffkette eine grofiere
Zahl gasformiger Reaktionsprodukte gebildet, woraus zum einen héhere Volumenstrome und
zum anderen hohere relative Konzentrationen der Produktspezies resultieren. Aus diesem
Grund nimmt fiir die Vergleichbarkeit einer Serie von Experimenten die Bedeutung der
wasserstoff- bzw. der kohlenstoffbezogenen Ausbeute aus einer gegebenen Kraftstoffmenge

ZU.

Die durchgefiihrten Experimente zeigen auf, dass die Ausbeuten beziiglich der Total- und
Partialoxidationsprodukte fiir alle betrachteten linearen Kohlenwasserstoffe innerhalb eines
schmalen Bereiches verlaufen und sich nur geringfiligig voneinander unterscheiden (Abb. 7.4).

Alle n-Alkane erreichen das Maximum der Synthesegasbildung bei dem gleichen Verhaltnis
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von C/0=1,05 mit Yy =94,5%. Hieraus lasst sich ableiten, dass bei der heterogen

katalysierten Stoffumwandlung aus einer gegebenen Anzahl Kohlenstoff- und Wasserstoff-

atome der n-Alkane immer das gleiche Verhiltnisse der Reaktionsprodukte H, / H,O bzw.

CO / CO; entsteht. Dieses Ergebnis steht in starkem Kontrast zu den Untersuchungen der

verschiedenen Ce¢-Kohlenwasserstoffe, bei

eingesetzten Brennstoff variiert.
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Abbildung 7.4: Wasserstoffbezogene Ausbeute an H», H,0, sowie an Kohlenwasserstoffen beim

Umatz unterschiedlicher linearer Alkane (unten). CxHy enthélt alle thermischen Zersetzungs-

produkte sowie nicht umgesetztes Edukt. Erzielte Temperatur am Katalysatoraustritt (oben).
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Aufgrund analoger Ausbeuten weisen auch die Temperaturprofile der n-Alkane den gleichen
Verlauf auf, sind aber durch die mit steigender Kettenlinge zunehmende molare
Standardreaktionsenthalpie zu hoheren Temperaturen hin parallel verschoben. Diese
Temperaturzunahme iiberwiegt den Effekt der Abnahme der Brennstoffmenge, die
erforderlich ist, um bei steigender Anzahl von Kohlenstoffatomen ein gleiches C/0 Verhaltnis
einzustellen. Trotz der deutlichen Temperaturerh6hung ist im Gegensatz zu den Experimenten
mit i-Oktan wund Surrogaten keine Riickkopplung des Temperaturfeldes mit der

Wasserdampfreformierung, bzw. der Wassergas-Shift-Reaktion festzustellen.

Mit steigender Kettenldnge nimmt unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen (C/0 > 1,1)
die Tendenz zur Bildung von Wasserstoff geringfiigig zugunsten einer steigenden Bildung
kurzkettiger a-Olefine ab (Abb.7.5). Dies ist auf die abnehmende thermische Stabilitat
langkettigerer Alkane aufgrund einer sinkenden Schwellentemperatur fiir homogene
Gasphasenreaktionen zuriickzufithren. Es kann beobachtet werden, dass die Entstehung
kurzkettiger, ungesattigter Kohlenwasserstoffe das Produktspektrum bei thermischer
Zersetzung dominiert. Ferner weisen bei den betrachteten C/0O Verhaltnissen die a-Olefine
Ethylen und Propylen die gleichen Verhéltnisse der Ausbeuten auf. Dies ist auf den

gemeinsamen Zerfallsmechanismus hoherer Alkane zuriickzufithren, der zu einem
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Abbildung 7.5: Kohlenstoffbezogene Ausbeute an Ethylen, Propylen beim Umsatz der

untersuchten linearen Alkane.

84



Kapitel 7 - Katalytische Partialoxidation einzelner Kraftstoffkomponenten

einheitlichen Fragmentierungsmuster fiir die untersuchten Paraffine fithrt. Im Rahmen deren
thermischen Zerfalls ist die Bildung kurzkettiger Spezies bevorzugt, so dass stets mehr Ethylen
als Propylen gebildet wird [152]. Grofiere a-Olefine mit C > 4 sind nur noch in Spuren und am

Rande der Nachweisgrenze des Gaschromatographen detektierbar.

Die verbesserte Auflésung des Reaktionsgeschehens der katalytischen Partialoxidation der
n-Alkane wurde durch die Einhaltung definierter Randbedingungen ermdoglicht. Insbesondere
die Vermeidung von Gasphasenreaktionen vor dem Eintritt in den Katalysator war dabei von
hoher Bedeutung. Gegenwartig ist lediglich eine systematische Studie zur CPOX der n-Alkane
in der Literatur verfiigbar [164]. Dort erfolgte die Verdampfung der Kohlenwasserstoffe im
Reaktionsrohr nach dem Einspriihen mittels einer Dieseleinspritzpumpe und anschlieféender
Filmverdampfung bei 350 °C. Die Studie belegt einen analogen Verlauf der Ausbeuten der
Hauptprodukte fiir die leichten Alkane um den Punkt der stochiometrischen Synthese-
gasbildung. Allerdings lassen sich keine klaren Tendenzen innerhalb der homologen Reihe der
n-Alkane beziiglich der gebildeten Produkte erkennen. Aufgrund der deutlich hoheren Bildung
von Wasser und Pyrolyseprodukten bei zunehmender Kettenlinge der n-Alkane in dieser

Studie ist auf deren thermische Zersetzung in Gasphasenreaktionen zu schlief3en.

7.3 Cyclische Kohlenwasserstoffe

Zur Evaluierung des Einflusses von Seitenketten auf die katalytische Partialoxidation
cyclischer Kohlenwasserstoffe wurden die methyl-substituierten Kohlenwasserstoffe Methyl-
cyclohexan und Toluol untersucht und mit Cyclohexan und Benzol verglichen. Abbildung 7.6
zeigt die erzielen wasserstoffbezogenen Ausbeuten beziiglich der Produkte der Partial- und

Totaloxidation.

Es kann festgestellt werden, dass die Anwesenheit einer Methylgruppe einen geringen Einfluss
auf die Entwicklung der Hauptprodukte ausiibt. In Analogie zu den Experimenten zur
Variation der Kettenldnge dominiert der Aufbau des Kohlenstoffgrundkorpers die Selektivitat
beziiglich der Partial- und Totaloxidation. Sowohl die Lage des Maximums, als auch der Verlauf
der Ausbeuten weisen im Vergleich zu den anderen Referenzsystemen geringfligige
Abweichungen auf. Beide Systeme zeigen einen Beginn des Durchbruches von Kohlen-
wasserstoffen bei dem gleichen C/0 Verhailtnis. Dieses liegt bei Aromaten bei C/0 = 0,85,
sowie bei C/0 = 1,0 fiir die Cycloalkane.
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Abbildung 7.6: Wasserstoffbezogene Ausbeute an H,, H:0, sowie CiHy, beim Umsatz von

Methylcyclohexan und Toluol im Vergleich zu deren Grundkorpern [158].

Abbildung 7.7 zeigt die kohlenstoffbezogenen Ausbeuten zur Bildung ungesattigter
Kohlenwasserstoffe. Im Rahmen der Zersetzung cyclischer Kohlenwasserstoffe bei kraft-
stoffreicher Eduktzusammensetzung sind keine a-Olfefine am Reaktorausgang detektierbar.
Es ist festzustellen, dass Acetylen als einziger Kohlenwasserstoff in bedeutendem Umfang im
Verlauf der Reaktion am Reaktorausgang detektiert werden kann. Ferner ist anzumerken, dass
Acetylen bei dem Vergleich aller untersuchter Kohlenwasserstoffe ausschliefllich bei
aromatischen Kohlenwasserstoffen und dort bereits unter sauerstoffreichen Reaktions-
bedingungen auftritt. Dies ist auf die hohen Temperaturen zuriickzufiihren, die unter diesen
Bedingungen beim Umsatz von aromatischen Systemen erreicht werden. Wie kiirzlich in der
Literatur am Beispiel von Methan berichtet wurde, kann die Bildung von Acetylen im Rahmen
der CPOX der Rekombination von Methylradikalen in der Gasphase zugeordnet werden [165].
Dies erfordert jedoch Temperaturen von tiber 1300 °C, die im Falle der CPOX von Methan nur
durch externe Heizleistung erreicht werden. Beim Umsatz aromatischer Kohlenwasserstoffe
werden diese Temperaturen in der Oxidationszone am Katalysatoreinlass erreicht. Neben der
Bildung von Acetylen, tritt zusatzlich Ethylen mit Konzentrationen bis 50 ppm als weiters
Kopplungsprodukt auf. Die Kopplung der Methylradikale zu Acetylen verlauft tiber die Bildung
von Ethylen als Zwischenschritt. Allerdings erfolgt die Abspaltung von Wasserstoff sehr

schnell, so dass die Konzentration von Ethylen die von Acetylen um eine Grofienordnung
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unterschreitet. Die gesteigerte Bildung von Acetylen beim Umsatz von Toluol ist auf die
hohere Temperatur bei dessen Umsatz zurlickzufiihren, die aus dessen exothermerer

Reaktionsenthalpie resultiert.
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Abbildung 7.7: Kohlenstoffbezogene Ausbeute der Produkte der CPOX von Methylcyclohexan

und Toluol im Vergleich zu deren Grundkérpern.

7.4 Schlussfolgerungen

Die im Rahmen dieser Arbeit gezeigten Untersuchungen belegen den mafdgeblichen Einfluss
der chemischen Struktur des eingesetzten Kohlenwasserstoffs auf die erzielten Ausbeuten im
Verlauf der katalytischen Partialoxidation. Es konnte gezeigt werden, dass Unterschiede im
grundlegenden Aufbau des Kohlenstoffgeriists, sowie der Bindungsverhiltnisse, in von-
einander abweichendem Reaktionsverhalten resultieren. Die Variation der Kettenlange oder
die Beteiligung einer Seitenkette iibt dagegen einen untergeordneten Einfluss auf den

heterogen katalysierten Umsatz der Kohlenwasserstoffe aus.

So nimmt unter sauerstoffreicher Eduktzusammensetzung die Tendenz zur Totaloxidation bei
Anwesenheit einer Doppelbindung und insbesondere eines aromatischen Systems im
Brennstoff deutlich zu. Zwischen den verzweigten bzw. unverzweigten Alkanen sind im

Rahmen der Messgenauigkeit geringere Unterschiede festzustellen. Die Lage und Auspragung
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des Maximums der untersuchten Brennstoffe wird im Bereich zwischen C/0 =1,0 - 1,2 unter
anderem von dem zusatzlichen Beitrag der Wasserdampfreformierung des Brennstoffs unter
den gegebenen Bedingungen bestimmt. Ferner weisen Alkene im Vergleich zu Alkanen im
Bereich leicht kraftstoffreicher Reaktionsbedingungen C/O = 1,0 - 1,1 einen merklich héheren,
und Aromaten im Vergleich zu Alkanen einen geringeren Umsatz des Kraftstoffs auf. Dieses
Verhalten steht im Gegensatz zu der Reaktivitat der Kraftstoffe bei niedrigen Temperaturen in
Gasphasenreaktionen. Hier weisen Aromaten eine kiirzere, Alkene eine langere Ziind-
verzugszeit als Alkane auf. Die Verdnderung der Reaktivitit lasst sich katalysierten
Oberflachenreaktionen zuschreiben, fiir die die elektronischen Bindungsverhaltnisse des

Reaktanten bestimmend sind.

Die Produktion kurzkettiger Kohlenwasserstoffe unter kraftstoffreichen Eduktzusammen-
setzungen ist dem thermischen Zerfall des Brennstoffs zuzuordnen. Diese Prozesse werden
wesentlich von der Struktur des eingesetzten Kraftstoffs bestimmt. Unter den Reaktions-
bedingungen der katalytischen Partialoxidation weisen die Brennstoffe einer Stoffklasse
gleiche Zerfallsmuster auf. Das Ausmaf3 und die chemische Natur der gebildeten Ruf3vorlaufer
sind von hoher Bedeutung fiir nachgelagerte Bauteile technischer Reformer. Aliphatische
Kohlenwasserstoffe weisen eine Fragmentierung zu kurzkettigen ungesattigten Kohlen-
wasserstoffen auf. Cyclische Kohlenwasserstoffe neigen im Vergleich zu linearen und
verzweigten Alkanen und Alkenen zu einer vermehrten Abscheidung von Rufd innerhalb
weniger Zentimeter hinter dem Katalysator. Dies ist auf eine Dehydrierung der eingesetzten

Edukte und der schnellen Kondensation gebildeter Intermediate zuriickzufiihren.

Generell spielt in heterogen katalysierten Reaktionen die Struktur der Edukte aufgrund
unterschiedlicher elektronischer Wechselwirkungen mit der Katalysatoroberflache, sowie bei
der Bildung aktiver Ubergangszustinde eine zentrale Rolle. Dennoch iiberrascht das Ergebnis
dieser Untersuchungen im Hinblick auf die hohen Reaktionstemperaturen von bis zu 1300 °C
die im Reaktionsverlauf erreicht werden. Es ist eine thermodynamische Kontrolle des
Reaktionsgeschehens zu erwarten, die bei gleicher atomarer Zusammensetzung und
gegebenem C/0 Verhéltnis unterschiedlicher Kohlenwasserstoffverbindungen vergleichbare
Ausbeuten der thermodynamischen Reaktionsprodukte CO und H; vermuten lasst. Zudem tritt
mit Variation der Kettenldnge, sowie der Anwesenheit von Seitenketten eine deutliche
Anderung der physikalischen Eigenschaften, beispielsweise der Siedepunkte oder der
Reaktionsenthalpie, auf. Die erhaltenen Resultate verdeutlichen damit die hohe Bedeutung der

Struktur beim Zerfall der Kohlenwasserstoffe auf der Katalysatoroberfliche. Die Ergebnisse
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legen die Bildung unterschiedlicher Fragmente auf der Rhodiumoberfliche nahe, deren

weiterer Zersetzungspfad in voneinander abweichenden Ausbeuten der Produkte resultiert.

Die im Rahmen dieser Dissertation durchgefiihrten Arbeiten zeigen, dass sich das Verhalten
der chemischen Komponenten komplexer kommerzieller Kraftstoffe prinzipiell durch wenige
charakteristische Modellsubstanzen widerspiegelen lasst. Fiir eine Modellbildung der
katalytischen Partialoxidation kann empfohlen werden, einfache Ersatzgemische mit wenigen
Komponenten einzusetzen. Auf diesem Wege kann der unterschiedliche Anteil der Alkane,
Cycloalkane, Alkene und Aromaten eines logistischen Kraftstoffs abbildet werden. Dies
ermoglicht die Arbeit mit reproduzierbaren und vergleichbaren Gemischen, sowie die Zu-
ordnung von Effekten auf den Einfluss bestimmter Inhaltstoffe kommerzieller Gemische
hoherer Kohlenwasserstoffe. Ziel ist die Schaffung eines tiefgriindigeren Verstdndnisses der
katalytischen Partialoxidation komplexer Gemische wie Benzin, Kerosin, Diesel und Heizol. Die
durchgefiihrten Experimente haben gezeigt, dass hierfiir insbesondere die Kenntnis um die
Kopplung unterschiedlicher heterogen katalysierter Prozesse und homogener Gasphasen-
reaktionen bei dem Umsatz der Reaktionspartner in chemischen Reaktoren von zentraler

Bedeutung sind.
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8 Katalytische Partialoxidation von
Gemischen und kommerziellem

Kraftstoff

8.1 Gemische n-Oktan - Toluol

Aufbauend auf den Erkenntnissen der Untersuchungen der Einzelkomponenten
kommerzieller Kraftstoffe wurde eine Serie eines 2-Komponenten Gemischs hinsichtlich
seines Verhaltens wahrend der katalytischen Partialoxidation an rhodiumbeschichteten
Tragerkatalysatoren untersucht. Im Mittelpunkt des Interesses steht die parallele Reaktion
unterschiedlicher Kohlenwasserstoffe nebeneinander. Dabei wird n-Oktan als Modellkraftstoff
fiir aliphatische und Toluol als Modellkraftstoff fiir aromatische Kohlenwasserstoffe gewahlt
und der Gehalt von Toluol in der Mischung von 0 bis 40 Vol.-% variiert. Das Gemisch bildet in
einfacher Naherung kommerziellen Ottokraftstoff ab, welches typischerweise einen Anteil von

32 Vol.-% aromatische Kohlenwasserstoffe enthalt.

Die erforderlichen Mengen n-Oktan und Toluol wurden separat auf einer Analysenwaage
abgewogen, anschliefSend miteinander gemischt und in dem Duckbehélter vorgelegt. Zur
Dosierung der dquivalenten Menge Sauerstoff gemafd der Stochiometrie der katalytischen
Partialoxidation wurde die mittlere statistische Summenformel des Modellkraftstoffes
ermittelt. Tabelle 8.1 nennt die Zusammensetzung der betrachteten Gemische. Die Ver-
dampfung des Kraftstoffes erfolgt 20 °C tiber der Sattigungstemperatur des hoher siedenden

Kohlenwasserstoffs n-Oktan in Stickstoff.
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Tabelle 8.1: Zusammensetzung der untersuchten 2-Komponenten Surrogate.

Vol.-%  Massen- Molen-

Surrogat M Cx Hy
(fliissig)  bruch bruch
100 % n-Oktan 114,23 8,000 18,000 n-Cg 100 1,000 1,000
10% Toluol / n-Cg 90 0,879 0,855
111,02 7,855 16,548
90 % n-Oktan C7Hs 10 0,121 0,145
20% Toluol / n-Cg 80 0,764 0,723
108,12 7,723 15,235
80 % n-Oktan C7Hs 20 0,236 0,277
30% Toluol / n-Cg 70 0,654 0,604
105,49 7,604 14,041
70 % n-Oktan CsHs 30 0,346 0,396
40% Toluol / n-Cg 60 0,548 0,495
103,08 7,495 12,952
60 % n-Oktan CsHs 40 0,451 0,505

Abbildung 8.1 gibt die Ergebnisse der Versuchsreihe zusammenfassend wieder.
Erwartungsgemaf? steigen die auftretenden Reaktionstemperaturen mit zunehmendem Gehalt
an Toluol im Brennstoff deutlich an. Die Temperaturzunahme betragt ca. 30 °C je 10 Vol.-%
Toluol und resultiert aus der hoheren Reaktionsenthalpie der katalytischen Partialoxidation

von Toluol mit AgkH? = - 823,7 k] /mol im Vergleich zu n-Oktan AgH? = - 675,8 k] /mol..

Bei der erzielten Ausbeute der Produkte der katalytischen Partialoxidation lassen sich in
Abhangigkeit des Verhaltnisses von Brennstoff zu Sauerstoff entgegen gesetzte Tendenzen
beobachten. Wahrend mit zunehmendem Toluolgehalt unter sauerstoffreichen Reaktions-
bedingungen die Ausbeute beziiglich der Bildung von Synthesegas abnimmt, kénnen unter
kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen steigende Ausbeuten von H; und CO beobachtet
werden. Die Kurven der Wasserstoffausbeuten schneiden sich bei der stochiometrischen
Stoffzusammensetzung von C/0=1,0. Zusatzlich tritt eine leichte Verschiebung des

Maximums auf. Im Hinblick auf die erreichten H, Ausbeuten von reinem Toluol mit Y, = 0,82
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Abbildung 8.1: Erzielte Temperatur sowie kohlenstoff- bzw. wasserstoffbezogene Ausbeuten

ausgewahlter Spezies bei Variation des C/O Verhaltnisses bei der CPOX eines Gemisches von

n-Oktan mit steigendem Anteil an Toluol.
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bei C/0 = 1,1 und reinem n-Oktan mit Yy, =0,91 bei C/0 = 1,1 iiberrascht die Steigerung der
Wasserstoffausbeute auf Yy, = 0,96 bei C/0 =1,1 bei Zugabe des Stoffes mit der geringeren

Selektivitat zur Bildung von Wasserstoff.

Diese Maximierung der Synthesegasproduktion unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen
bei C/0>1,0 ist auf ein Zusammenwirken sowohl thermodynamischer als auch
reaktionskinetischer Einfliisse aufgrund der hoheren Reaktionstemperaturen (ATou =90 °C
bei C/0 = 1,2) zuriickzufiihren. Im thermodynamischen Gleichgewicht weist die Bildung von
Wasserstoff bei kraftstoffreicheren Eduktzusammensetzungen zwischen C/0=1,0-1,3 in
Abhangigkeit der Temperatur zwischen 750 und 1000 °C einen starken Gradienten auf (vgl
i-Oktan Abb. 6.1). Die Erzielung héherer Reaktionstemperaturen im monolithischen Waben-
korper wirkt sich daher positiv auf die Bildung von Synthesegas aus. Ferner nimmt mit dem
Erreichten von Temperaturen iiber 800 °C in Analogie zu den Erkenntnissen aus den
transienten Mager/Fett-Wechsel bei i-Oktan der Einfluss der endothermen Wasserdampf-
reformierung stark zu. Es wird ein erhohter Umsatz von Wasser und Brennstoff verzeichnet,
der zu einer verstirkten Bildung von Wasserstoff und Kohlenmonoxid fiihrt. Einen
wesentlichen Einfluss auf das Reaktionsgeschehen hat jedoch auch die Konkurrenz der
Kohlenwasserstoffe um den limitierenden Reaktionspartner Sauerstoff. Die Auswertung der
thermischen Zerfallsprodukte der Kohlenwasserstoffe zeigt, dass dieser keineswegs zu
gleichen Teilen von den Reaktionspartner n-Oktan und Toluol verbraucht wird, sondern dass
bei einer Zunahme des C/0 Verhiltnisses die aromatische Komponente leicht bevorzugt mit
Sauerstoff umgesetzt wird. So weisen alle untersuchten Gemische mit einem abnehmendem
Anteil n-Oktan unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen eine zunehmende Bildung der
ungesdttigten, kurzkettigen Kohlenwasserstoffe Ethylen und Propylen auf. In den Studien zur
Partialoxidation der Einzelkomponenten konnte gezeigt werden, dass diese aus der
Zersetzung der aliphatischen Kraftstoffkomponente stammen (Kapitel 7). Aromatische
Komponenten weisen aufgrund abweichender Zerfallsprozesse wahrend der CPOX keine
Bildung kurzkettiger a-Olefine auf. Generell wird trotz der Abnahme der aliphatischen
Komponente in dem Eduktgemisch eine Zunahme deren thermischer Zersetzungsprodukte
beobachtet. So steigt beispielsweise die Ausbeute an Ethylen bei C/0=1,2 von Y&u =1,4%
auf 3,0 % in der 40/60 Vol.-% Mischung an, obwohl der molare Anteil von n-Oktan auf 50,5 %
in dem Eduktgemisch abféllt.

Damit zeigt die Analyse der Zerfallprodukte auf, dass in der Oxidationszone zu Beginn des

monolithischen Einzelkanals zunédchst bevorzugt Toluol umgesetzt wird. AnschliefRend erfolgt

94



Kapitel 8 - Katalytische Partialoxidation von Gemischen und kommerziellem Kraftstoff

aufgrund der hoheren Reaktionsenthalphie der CPOX von Toluol bei um bis zu 100 °C
erhohten Reaktionstemperaturen ein verstirkter Umsatz der aliphatischen Komponente im
Rahmen der Wasserdampfreformierung unter Ausnutzung von gebildetem Prozesswasser
[50,51]. Neben einem verstarkten Umsatz von Wasser im Reaktionsgeschehen lasst sich
dieser Effekt auch durch die Auswertung der Summensignale der aliphatischen C-C
Bindungsschwingung und der aromatischen C=C Bindungsschwingung belegen. Obwohl der
molare Anteil von n-Oktan auf lediglich 50,5 % in der 40/60 Vol.-% Mischung abfallt, reduziert
sich das Summensignal auf 10 % bei C/0 = 1,1; bzw. 17 % C/0 = 1,2 im Vergleich zur CPOX von
reinem n-Oktan und weist damit auf einen erhoéhten Umsatz der aliphatischen

Kraftstoffkomponente hin.

Die Bildung von Methan nimmt innerhalb der betrachteten C/O Verhaltnisse mit steigendem
Anteil der aromatischen Komponente ab. Zum einen verschwindet das Maximum der
Methanbildung bei C/0 = 1,1. Zum anderen setzt die beginnende Entstehung von Methan erst
mit dem Erreichen kraftstoffreicher Reaktionsbedingungen von C/0>1,0 ein. Diese
Beobachtung liegt im Wesentlichen in der deutlichen Zunahme der erreichten Reaktions-
temperaturen begriindet. Es resultiert eine thermodynamisch begiinstigte Abnahme der

Konzentration von Methan zugunsten von Wasserstoff und Kohlenmonoxid.

Auch beim Verstindnis des hoheren Anteils der Totaloxidationsprodukte bei Zunahme des
aromatischen Charakters des Eduktgemischs unter sauerstoffreichen Reaktionsbedingungen
ist die Betrachtung thermodynamischer Berechnungen hilfreich. Im Gleichgewicht, welches
bei Sauerstoffiiberschuss und den auftretenden hohen Temperaturen von iiber 1000 °C
zunehmend erreicht wird, besitzt n-Oktan bei C/0 < 1,0 eine hohere Selektivitat beziiglich der
Partialoxidationsprodukte H; und CO als Toluol. Dadurch nimmt die Bildung mit
abnehmendem aliphatischen Anteil des Gemischs leicht ab. Dies steht im Einklang mit den
Ergebnissen der untersuchten Einzelkomponenten. Ferner erreicht das Reaktionsgemisch im
thermodynamischen Gleichgewicht fiir beide Kohlenwasserstoffe bei C/0=1,0 eine
Produktselektivitit von S, = 1,0. An diesem Punkt sind auch fiir alle Mischungen im Rahmen

der Messgenauigkeit gleiche Selektivititen (S}, = Y = 0,93) zu beobachten.

Die Untersuchung der Serie der 2-Komponenten Gemische unterschiedlicher Anteile Toluol in
n-Oktan im Rahmen dieser Arbeit zeigt auf, dass sich das Verhalten von Mischungen in der
katalytischen Partialoxidation nicht direkt als Summe der Einzelkomponenten erkldren lasst.

Vielmehr beeinflussen sich die Komponenten im Laufe des Reaktionsgeschehens, wobei die
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Analyse der thermischen Zerfallsprodukte nahe legt, dass insbesondere der Verbrauch des
reaktions-limitierenden Sauerstoffs nicht zu gleichen Teilen zwischen den Reaktionspartnern
erfolgt. Die parallele Reaktion unterschiedlicher Kohlenwasserstoffe fiihrt aufgrund von-
einander abweichender Reaktionsenthalphien, je nach gewahlten C/0O Verhiltnis, durch den
verstarkten Einfluss von Nebenreaktionen auf das Reaktionsgeschehen zu abweichenden

Produktspektren.

8.2 Kommerzieller Ottokraftstoff

Die untersuchten 2-Komponenten-Gemische stellen in einfacher Naherung Surrogate
(Ersatzstoffe) technischer Vergaserkraftstoffe dar. Fiir einen Vergleich der katalytischen
Partialoxidation der betrachteten Gemische mit der technischen Praxis wurde ein gewerblich
erhaltlicher Kraftstoff untersucht. Abbildung 8.2 zeigt die Gegeniiberstellung der Produktgas-
zusammensetzungen eines kommerziellem Ottokraftstoffs (Aral Super, Fa. Aral AG) mit dem
Gemisch ,30 Vol.-% Toluol in n-Oktan“. Aufgrund der fehlenden Verfiigbarkeit der molaren
Zusammensetzung des Ottokraftstoffs wurden die Massenstroéme analog zu den untersuchten
Gemischen dosiert und zur Berechnung der Stochiometrie eine mittlere Summenformel von
C72H134 verwendet [71]. Der Vergleich der Produktgaszusammensetzung verdeutlicht, dass
sowohl der Verlauf, als auch die GrofRenordnung der Haupt- und Nebenprodukte durch ein
Surrogat in guter Naherung wiedergegeben werden kann. Lediglich die Bildung von Methan
libersteigt bei dem Kraftstoff ,,Aral Super” mit 10.000 ppm die des Surrogats bei C/O = 1,2 um
eine Grofdenordnung. Dies ist auf die hohen Konzentrationen verzweigter Kohlenwasserstoffe

im kommerziellen Kraftstoff zuriickzufiihren, die in dem Surrogat nicht vertreten sind.

Die Hauptprodukte der CPOX des Ottokraftstoffs weisen im Vergleich mit den untersuchten
Surrogaten und anderen betrachteten Einzelkomponenten eine deutlich geringere Ab-
hangigkeit von dem Verhaltnis von Brennstoff und Luft auf. Zudem zeigt sich, dass bei dem
logistischen Kraftstoff die Bildung kurzkettiger Kohlenwasserstoffe aufgrund thermischer

Zersetzung bereits unterhalb der stochiometrischen Zugabe von Sauerstoff auftritt.

Diese geringere Abhangigkeit der Produktgaszusammensetzung von der zugefiihrten
Sauerstoffmenge kann dem Einfluss von Kohlenwasserstoffen unterschiedlicher Kettenlange
zugeschrieben werden. Das effektive C/O Verhdltnis der mehr als einhundert einzelnen

Komponenten des kommerziellen Kraftstoffs variiert mit deren Kettenldange. Bei Ottokraftstoff
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Abbildung 8.2: Vergleich der Produktzusammensetzung des Reformats von kommerziellem

Ottokraftstoff (Aral Super, Fa. Aral AG) und dem Surrogat 30 Vol.-% Toluol in n-Oktan.

schwankt die Anzahl der Kohlenstoffatome im Extremfall je nach Eduktmolekiil zwischen 4
und 14. Diese hohe Varianz fiihrt fiir bestimmte Kohlenwasserstoffe des Gemischs zu einem
Uberschuss, beziehungsweise Unterschuss von Sauerstoff. Bei der parallelen Reaktion der
Inhaltstoffe dufdert sich dies im Hinblick auf das Reaktionsverhalten des gesamten Stoff-
gemischs in einem hoéheren Anteil der Totaloxidation, beziehungsweise dem Einsetzen der

thermischen Zersetzung unterhalb der stochiometrischen Eduktzusammensetzung.

Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Experimente zeigen auf, dass das Zusammen-
spiel der einzelnen Kohlenwasserstoffe durch Surrogate in guter Ndherung wiedergeben
werden kann. Filir weiterfiihrende Untersuchungen wird vorgeschlagen, den Detailgrad der
Surrogate zu erhéhen um den Einfluss weiterer Fraktionen kommerzieller Kraftstoffe wie

verzweigte Kohlenwasserstoffe oder Alkene auf das Reaktionsverhalten zu evaluieren. Zudem
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scheinen insbesondere die parallele Reaktion von Kohlenwasserstoffen unterschiedlicher
Kettenlangen einen bedeutenden Einfluss auf das Reaktionsgeschehen auszuiiben. Ferner wird
fiir einen verbesserten Vergleich mit realen Kraftstoffen die Untersuchung chromatographisch
analysierter Referenzkraftstoffe empfohlen, die eine bessere Zuordnung des Reaktions-

geschehens durch die Bestimmung absoluter Eduktstrome ermoglichen.
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9 Katalysatoralterung

Die Verdnderung der katalytischen Oberfliche durch physikalische und chemische Prozesse
im Lauf des Reaktionsgeschehens ist von hoher Bedeutung in der heterogenen Katalyse. Diese
so genannte Alterung fithrt zu einem Schwinden der aktiven Grenzflache und kann damit unter
Umstidnden eine Deaktivierung des Katalysatorsystems bewirken [166,167]. Bei der
katalytischen Partialoxidation spielen aufgrund der hohen Reaktionstemperaturen bis 1200 °C
insbesondere die Sinterung der Edelmetallpartikel, sowie deren Verkokung durch die
Zersetzung des Brennstoffs eine wichtige Rolle. Durch die Ausnutzung der definierten
Geometrie monolithischer Wabenkorper, sowie dem Unterdriicken von Gasphasenreaktionen
vor dem Eintritt in den Katalysator ist die verbesserte Zuordnung der Vorgiange wahrend der
Alterung beschichteter Tragerkatalysators im Rahmen der katalytischen Partialoxidation

moglich.

Abbildung 9.1 zeigt exemplarisch den diagonalen Querschnitt eines monolithischen
Wabenkorpers nach dessen Einsatz in der katalytischen Partialoxidation hoherer Kohlen-
wasserstoffe. Generell wird beobachtet, dass innerhalb weniger Millimeter Weglédnge in den
Einzelkanal hinein eine schwarze Farbung des Washcoats auftritt. Ferner weist der Washcoat
Risse durch die thermische Beanspruchung wihrend der Reaktion auf. Auch mit zunehmender
Vergrofderung lassen sich lichtmikroskopisch keine Abscheidung kristalliner oder amorpher
Rufdpartikel erkennen. Das teilweise Abplatzen des Washcoats innerhalb der ersten Millimeter

ist auf das Spalten des Wabenkorpers bei der Praparation der Probe zuriickzufiihren.

Zur naheren Untersuchung der Alterung des Katalysators sind vor und nach der CPOX mit
Hilfe der Rasterlelektronenmikroskopie (REM) und der Transmissionselektronenmikroskopie
(TEM) Aufnahmen des Al;03 Tragermaterials und der Rhodiumpartikel angefertigt worden.
Die Praparation der gezeigten Proben in Abbildung 9.2 (REM) und 9.3 (TEM) wurde nach der
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Partialoxidation des Kraftstoffsurrogats ,40 Vol.-% Toluol in n-Oktan“ unter kraftstoffreichen
Reaktionsbedingungen bei C/0=1,2 am Katalysator ,Rh 600 cpsi“ durchgefiihrt. Zur
Aufklarung des Einflusses der Reaktion in unterschiedlichen Reaktionszonen erfolgt die
Entnahme der Proben zu Beginn, in der Mitte und am Ende des monolithischen Einzelkanals.

Als Referenz wurde ferner ein nicht verwendeter Katalysator mikroskopiert.

Flussrichtung —» 2 mm

Abbildung 9.1: Lichtmikroskopische Aufnahme {iiber den diagonalen Querschnitt eines

monolithischen Wabenkorpers nach der CPOX hoherer Kohlenwasserstoffe.

9.1 Oberfliche des Katalysators

Abbildung 9.2 zeigt die Morphologie der Katalysatoroberfliche nach beendeter Reaktion
anhand rasterelektronenmikroskopischer Aufnahmen. Auf der linken Seite der Abbildung ist
der Bereich innerhalb der ersten Millimeter des Einzelkanals mit steigender Vergrofderung
(100 - 10.000-fach) aufgelost. Auf der rechten Seite wird die Verdnderung der Oberflache
entlang des monolithischen Kanals dargestellt (10.000-fache Vergrofierung).

Die Aufnahmen des Katalysatoreintritts zeigen die heifde Oxidationszone in der unter
Verbrauch von Sauerstoff die Hauptprodukte H;, H,0, CO und CO; gebildet werden. Es ist zu
beobachten, dass die Oberfliche der Washcoat-Beschichtung frei von Ablagerungen bleibt. Die

Poren des Washcoats sind damit weiterhin fiir eine Diffusion der gasférmigen Reaktions-
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Abbildung 9.2: REM-Aufnahmen des Katalysators nach CPOX bei C/0 = 1,2 mit zunehmender

Vergrofderung eines Ausschnitts (links) und entlang des monolithischen Einzelkanals (rechts).
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partner zu den Katalysatorpartikeln zuganglich. Ferner zeigen die Aufnahmen das Auftreten
einer kristallinen Phase mit nadelférmiger Morphologie. Die Untersuchung der Kristallite
mittels energiedispersiver Rontgenstreuung (EDX) charakterisiert diese als eine Al,03 Phase.
Die Phasenumwandlung ist durch die hohen Reaktionstemperaturen bedingt, unter denen die
teilweise Umwandlung des amorphen y-Al,0; Phase auftritt. Ein angefertigtes Rontgen-
diffraktogramm des Washcoats belegt die zunehmende Umwandlung des Washcoats in die
thermodynamisch stabilere Phase a-Al;03 [168 - 170]. Dessen ungewohnliche nadelférmige
Struktur ist auf die Beimischung von Fremdstoffen im Washcoat zuriickzufiihren, die mit dem
Al,O3 eine feste Losung bilden. Diese sind dem y-Al;03 in geringer Konzentration als
Stabilisator beigefligt um der unerwiinschten Phasenumwandlung mit der einhergehenden
Verringerung der spezifischen Oberfliche entgegenzuwirken. Eine Auswirkung des Verlustes
der Kkatalytischen Oberfliche durch die Phasenumwandlung aufgrund der Abnahme der
spezifischen Oberflache, sowie eines Einschlusses von Rhodiumpartikeln auf das Reaktions-
verhalten des Katalysators ist im Verlauf mehrerer Stunden nicht festzustellen. Dies ist auf die
Transportlimitierung der Partialoxidation durch die hohe katalytische Aktivitidt des Rhodiums

zurickzufihren.

Die REM-Aufnahmen entlang des Reaktionskanals zeigen ferner die Entstehung und
kontinuierliche Zunahme eines Kohlenstoffbelags. Fehlende Beugungsreflexe im Rontgen-
diffraktogramm legen eine amorphe Struktur der Kohlenstoffablagerung nahe. Die
Morphologie des Belags weist keinerlei Struktur auf und ist mit Ablagerungen vergleichbar,
wie sie bei der Pyrolyse hoherer Kohlenwasserstoffe im Rahmen der Wasserdampf-
reformierung auftreten [171]. Der Kohlenstoffbelag bedeckt mit zunehmender Wegldnge die
gesamte Katalysatoroberflache, so dass in dessen Folge die Al;03 Beschichtung mit Ausnahme
weniger Poren verschlossen wird. Es ist davon auszugehen, dass der Stofftransport zwischen
der reaktiven Stromung und den Katalysatorpartikeln mit zunehmender Wegldange des
Einzelkanals stark beeintrachtigt wird. Kinetische Berechnungen sagen voraus, dass die
Entstehung der Kohlenstoffschicht am Ende des Katalysators einsetzt [118, 155]. Aufgrund der
Beglinstigung der Pyrolyse des Brennstoffs durch den nahezu vollstindigen Verbrauch von
Sauerstoff weist die Kohlenstoffabscheidung dort die hochste Bildungsgeschwindigkeit auf, so
dass am Ausgang des Einzelkanals die grofdte Schichtdicke auftritt. Ferner lasst sich aus der
Simulation ableiten, dass die Entstehung einer Kohlenstoffbedeckung erst durch die
Abwesenheit von Sauerstoff einsetzt, womit sich die fehlende Rufdabscheidung am

Katalysatoreinlass verstehen lasst.
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9.2 Katalysatorpartikel

Fiir die Untersuchung der Katalysatorpartikel wurden diinne Proben des Washcaots
prapariert und mit einem Transmissionselektronenmikroskop untersucht (Abb. 9.3). Auf den
Rhodiumpartikeln kann ein Anwachsen von Kohlenstoffschichten beobachtet werden. Die
Abstdnde zwischen den Lagen entsprechen mit 0,34 nm denen in graphitischem Kohlenstoff
[172]. Innerhalb der ersten Millimeter des Reaktionskanals betrdgt die Dicke der Schichten
wenige Monolagen, wobei mit zunehmender Wegldange innerhalb des monolithischen
Einzelkanals die Schichten langsam zu tropfenférmigen Gebilden mit Dicken zwischen 20 bis
60 nm anwachsen. Die Aufnahmen zeigen, dass die Rhodiumpartikel in diese Tropfen
eingebettet sind und sich bevorzugt an deren Oberfliche befinden. Die Kohlenstoft-
ablagerungen zeichnen sich aufgrund konstanter Schichtdicken und deren linearen Aufbau
durch eine Nahordnung aus. Allerdings weisen sie liber die Tiefe der Ablagerung und iiber die
Lange einer einzelnen Kohlenstoffschicht keine Fernordnung auf. Die charakteristische,
zwiebelartige Struktur von Rufdpartikeln, wie sie beispielsweise durch die Oxidation von
Kohlenwasserstoffen in der Gasphase auftritt, kann nicht aufgefunden werden [173, 174]. Die
Alterung rhodiumbasierter Katalysatoren in der CPOX hoherer Kohlenwasserstoffe ist, im
Gegensatz zu der CPOX von Methan in der keine Verkokung auftritt, kaum untersucht [69].
REM-Untersuchungen zur CPOX von i-Oktan zeigen an Nickelkatalysatoren die Bildung von
Kohlenstoff-Filamenten mit und ohne die Beteiligung von Nickel auf [67]. Die Bildung solcher
Filamente ist im Rahmen der Wasserdampfreformierung fiir Rhodium und Nickel bei
niedrigeren Temperaturen zwischen 600 - 900 °C sowohl bei Erdgas, als auch mit Naphtha
bekannt [138, 171, 175]. Dort erfolgt die Bildung von Kohlenstoff-Filamenten meist simultan
mit graphitischem, kristallinem Kohlenstoff, der der Entstehung aus Gasphasenprozessen im
Rahmen der Boudouard-Reaktion zugeordnet wird. Die Bildung der Filamente erfolgt durch
die katalytische Zersetzung der Kohlenwasserstoffe, wobei Kohlenstoffschichten an Nickel
Nanorohren mit dem Edelmetallpartikel an der Spitze bilden und diesen von dem Support

abheben [176, 177].

Die auf den untersuchten Rhodiumpartikeln im Rahmen der CPOX hoherer Kohlen-
wasserstoffe gebildeten Kohlenstoffablagerungen weisen bekannte Strukturmerkmale auf.
Dies beinhaltet beispielsweise die Bildung diinner Schichten, die den Katalysator einhiillen
und von dem Support anheben. Allerdings bilden sich im Gegensatz zur Wasserdampf-

reformierung oder der CPOX hoherer Kohlenwasserstoffe auf Nickel keine diskreten Formen
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Abbildung 9.3: TEM Aufnahmen des Katalysators ,,Rh 600 cpsi“ nach CPOX bei C/O =1,2 des

2-Komponenten-Surrogates 40 Vol.-% Toluol in n-Oktan.

104



Kapitel 9 - Katalysatoralterung

aus. Ob und welche katalytische Aktivitit die eingeschlossenen Rhodiumpartikel in Analogie

zu bekannten Filamenten auf Rhodium und Nickel aufweisen, bleibt offen.

Die begrenzte Grofde der Schichten und deren Abhéngigkeit von der Lage im monolithischen
Einzelkanal lassen im Zusammenhang mit den Ergebnissen dieser Arbeit auf einen
dynamischen Prozess des Anwachsens bzw. des Abbaus der Kohlenstoffablagerungen
schliefien. Die Ablagerungen entstehen als Produkte der katalytischen Zersetzung der
eingesetzten hoheren Kohlenwasserstoffe auf der Rhodiumoberflache. Ferner erfolgt deren
Abbau unter den hohen Reaktionstemperaturen durch Oxidation mit Sauerstoff zu
Kohlenmonoxid beziehungsweise Kohlendioxid und durch Reduktion mit Wasserstoff zu
Methan. Der Abbau der Kohlenstoffablagerungen durch Methanisierung spielt bei
Sauerstoffunterschuss eine wichtige Rolle und kann insbesondere durch die abgekoppelte
Entstehung von Methan von anderen Crackingprodukten unter diesen Reaktionsbedingungen
nachgewiesen werden (siehe Abb. 6.1). Die verstirkte Bildung der polymeren Kohlenstoff-
ablagerungen und deren Anwachsen zu tropfenférmigen Gebilden im hinteren Teil des
Katalysators ist in dem zunehmenden Sauerstoffmangel iiber die Weglinge des mono-
lithischen Einzelkanals begriindet. Am Eintritt des Katalysators und in der Oxidationszone
sorgt das Freibrennen der Edelmetalloberflache fiir eine stabile Aktivitit im Rahmen der
katalytischen Partialoxidation des Brennstoffs. Bei Variation der Reaktionsbedingungen,
insbesondere des Verhaltnisses von Brennstoff zu Sauerstoff, verandert sich auch die Belegung
der Oberflache und es erfolgt ein Freibrennen beziehungsweise Verkoken der Katalysator-
oberflache. Hierdurch kann ferner das Fehlen einer Hysterese bei einem Wechsel zwischen
kraftstoffreichen und kraftstoffarmen Reaktionsbedingungen, sowie die Regeneration des

verkokten Katalysators durch einen Abbrand des Kohlenstoffs erklart werden.

Als weiterer bedeutender Punkt kann eine Stabilisierung der Sinterung der Rhodiumpartikel
durch die Bildung der polymeren Kohlenstoffablagerungen unter den Reaktionsbedingungen
festgestellt werden (Abb. 9.4). Die statistische Auswertung der TEM Aufnahmen zeigt auf, dass
die Partikel von einer mittleren Grofée von 1,79 nm im Herstellungszustand je nach Position
im Einzelkanal auf 5-35 nm anwachsen. Im vorderen Bereich, in dem aufgrund der
exothermen Oberflaichenreaktionen die hochsten Temperaturen (Tsur= 1300 °C) auftreten,
werden im Mittel grofdere Partikel (d,=15,8 nm) mit einer breiteren Groéfienverteilung
aufgefunden, als im mittleren (d,=11,7 nm) und hinteren (d, =9,2 nm) Bereich des Einzel-
kanals. Eine solche Stabilisierung ist in Hinblick auf die CPOX von Methan auf Rhodium

unbekannt. Dort konnte durch Beretta et al. unter isothermen Reaktionsbedingungen
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(98 % Verdiinnung) nachweisen werden, dass nanoskalige Rhodiumpartikel (d = 1,76 nm) auf
Al,O3 bis 900°C ihre Dispersion und Aktivitit beibehalten [178]. Mit zunehmender
Temperatur bis 1100 °C, wie sie im Rahmen der autothermen Reformierung auftritt, wird ein
Uberschreiten der Hiittigtemperatur erreicht, die das Einsetzen der Mobilitit der
Katalysatorpartikel kennzeichnet. In dessen Folge findet ein Sintern der Partikel auf Gréfien

im Bereich mehrerer Mikrometer statt [167, 179].

Aufgrund der unter den Reaktionsbedingungen mit Oberflichentemperaturen bis 1200 °C
konstant geringen Grofe der Katalysatorpartikel im Bereich weniger Zehntel Nanometer kann
auf eine Immobilisierung der Katalysatorpartikel durch die schnelle Bildung polymerer
Kohlenstoffschichten geschlossen werden. Ferner weist die Stabilisierung der Dispersion auch
in der Oxidationszone des monolithischen Wabenkorpers im Frontbereich des Katalysators
auf die Anwesenheit diinner Kohlenstoffablagerungen auf den Rhodiumpartikeln im Laufe des

Reaktionsgeschehens der katalytischen Partialoxidation hin.

Wahrscheinlichkeit [normiert]

/

vor Reaktio n

c=1,79 nm
0.2

0.1

0 Position:

Vorne (0-1 mm)
Mmitte (5.6 mm)

hinten (9-10 mm)

A

Partikelgrﬁfse [hm]

Abbildung 9.4: Rhodium Partikelgrofdenverteilung vor und nach der CPOX eines Gemisches

von 40 % Toluol in n-Oktan in Abhédngigkeit der Position im monolithischen Einzelkanal.
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10 Zusammenfassung und Ausblick

Die katalytische Partialoxidation hoherer Kohlenwasserstoffe an mit Rhodium beschichteten
Katalysatoren ermoglicht die autotherme Darstellung grofier Mengen gasférmigen, elektro-
chemisch aktiven Brennstoffs. Damit zeigt die katalytische Partialoxidation kommerzieller
Gemische fliissiger Kohlenwasserstoffe wie Benzin, Kerosin und Diesel einen gangbaren und
wirtschaftlichen Weg zu einer effizienten Versorgung von stationdren und mobilen
Brennstoffzellen aus bestehenden Versorgungsnetzen auf. Neben einer besseren Ausnutzung
des Energieinhaltes konventioneller und regenerativer Kraftstoffe hat die katalytische

Partialoxidation das Potential, die Marktfiahigkeit von Brennstoffzellen zu fordern.

Der vorgestellte Versuchsaufbau ermoglicht die stationdre und transiente Untersuchung der
katalytischen Partialoxidation fllssiger Kohlenwasserstoffe unter definierten Reaktions-
bedingungen. Die Mischung der Edukte erfolgt gasféormig unterhalb der Schwellen-
temperaturen homogener Gasphasenreaktionen. Es konnte gezeigt werden, dass mittels
Kombination verschiedener Messmethoden (FT-IR, Sektorfeld-MS, paramagnetische
Gasanalyse, GC-MS) in kurzer Messzeit die Erforschung komplexer Produktstrome
unterschiedlicher Kraftstoffkomponenten und komplexer Mischungen méglich ist. Dies ist flr
die Aufldsung sich iiberlagernder physikalischer und chemischer Prozesse in CPOX-Reaktoren
sowie fiir die Entwicklung und Validierung reaktionskinetischer Modelle von zentraler
Bedeutung. Ferner ist das vorgeschlagene Analysekonzept in der Lage, die Entwicklung
kommerzieller Reformer durch die schnelle Erfassung einer Vielzahl von Betriebszustanden in
Abhangigkeit unterschiedlicher Kenngréf3en zu unterstiitzten. Dies erlaubt unter anderem die
Evaluierung des Einflusses wichtiger Reaktionsparameter wie beispielsweise das Verhaltnis
von Brennstoff und Sauerstoff, der Kontaktzeit am Katalysator oder dem Einfluss bestimmter
Inhaltstoffe logistischer Kraftstoffe auf den Umsatz der Edukte im Verlauf der katalytischen

Partialoxidation.

107



Ausgehend von der Untersuchung von i-Oktan als Referenzkraftstoff eines Ottomotors wurden
die Einfllisse der Eduktzusammensetzung, der Kontaktzeit und der Reaktionstemperatur der
katalytischen Partialoxidation in stationdren und transienten Versuchen untersucht. Dabei
wurden seriennahe Modelkatalysatoren eingesetzt, auf denen Rhodium homogen mit hoher
Dispersion auf dem y-Al,03 Washcoat eines monolithischen Wabenkoérper aufgebracht wurde.
Das Produktgemisch befindet sich unter sauerstoffreichen Reaktionsbedingungen nahezu im
thermodynamischen Gleichgewicht. Bei Kraftstoffiiberschuss resultiert aus dem vollstandigen
Verbrauch von Sauerstoff und den sinkenden Reaktionstemperaturen eine Kkinetische
Limitierung des Reaktionsgeschehens. Als Zersetzungsprodukte von i-Oktan konnten im
Wesentlichen kurzkettige a-Olefine identifiziert werden. Ferner konnte gezeigt werden, dass
der Wasserdampfreformierung von intermedidr gebildetem Wasser und Brennstoff um den

Punkt der stochiometrischen Produktzusammensetzung eine hohe Bedeutung zukommt.

In einer Serie von Experimenten wurde der Einfluss der chemischen Struktur hoherer
Kohlenwasserstoffe auf die katalytische Partialoxidation untersucht. Im Fokus stand die
Aufklarung der Bedeutung der Bindungsverhaltnisse, der Kettenldnge sowie der Anwesenheit
von Seitenketten. Es konnte gezeigt werden, dass unter sauerstoffreichen Reaktions-
bedingungen, bei denen die heterogen katalysierte Oxidation des Kraftstoffs im Vordergrund
steht, die Anwesenheit einer Doppelbindung oder eines aromatischen Systems einen hohen
Einfluss auf die erzielte Ausbeute der Partialoxidationsprodukte ausiibt. Die Entstehung
unterschiedlicher Ruf3vorldufer unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen im Rahmen der
katalytischen Partialoxidation konnte dem thermischen Zerfall des Kraftstoffes zugeordnet
werden. Dabei werden die Art und die Menge der gebildeten thermischen Zer-
setzungsprodukte von der chemischen Struktur des eingesetzten Brennstoffs bestimmt. Die
Bildung der kurzkettigen Kohlenwasserstoffe erfolgt liber die spezifischen Zerfallswege
verzeigter und unverzeigter Alkane, Cycloalkane, Alkene und Aromaten bei hohen
Temperaturen unter Ausschluss von Sauerstoff. Die durchgefiihrten Arbeiten zeigen, dass sich
das Verhalten der chemischen Komponenten kommerzieller Kraftstoffe prinzipiell durch
wenige charakteristische Modellsubstanzen abbilden lasst. Fiir eine Modellbildung kann
empfohlen werden, einfache Ersatzgemische mit wenigen Komponenten einzusetzen. Dies
ermoglicht die Arbeit mit reproduzierbaren und vergleichbaren Gemischen sowie die
Zuordnung von Effekten auf den Einfluss bestimmter Inhaltstoffe kommerzieller Gemische

hoherer Kohlenwasserstoffe.
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Kapitel 10 - Zusammenfassung und Ausblick

Basierend auf den Untersuchungen der Einzelkomponenten kommerzieller Kraftstoffe wurden
2-Komponenten Surrogate eines Vergaserkraftstoffs untersucht. Die Versuche verdeutlichen,
dass sich das Verhalten der Mischung nicht direkt als Summe der Einzelkomponenten n-Oktan
und Toluol beschreiben lasst. Vielmehr beeinflussen sich die umgesetzten Kohlenwasserstoffe
bei ihrem simultanen Umsatz im Reaktor. So fithrt die Anwesenheit eines aromatischen
Kohlenwasserstoffs in der Reaktionsmischung neben der Erh6hung der Reaktionstemperatur
zu einer Erhohung der Wasserstoffausbeute. Durch die Analyse der thermischen Zerfalls-
produkte konnte gezeigt werden, dass der reaktionslimitierende Sauerstoff nicht zu gleichen
Teilen unter den Reaktionspartnern aufgeteilt wird, sondern bevorzugt durch die aromatische
Komponente verbraucht wird. Dies wirkt sich um den Punkt der stéchiometrischen
Zusammensetzung der Reaktanten aufgrund eines hoheren Anteils der endothermen
Wasserdampfreformierung in Form einer erhdohten Wasserstoffselektivitit, sowie einer
verringerten Rufdbildung aus. Ein Vergleich der durchgefilhrten Experimente mit
kommerziellem Ottokraftstoff verdeutlicht, das dass Zusammenspiel der einzelnen Kohlen-
wasserstoffe in der technischen Praxis durch Surrogate in guter Ndherung wiedergeben

werden kann.

Aufgrund der hohen Reaktionstemperaturen und dem thermischen Zerfall hoherer
Kohlenwasserstoffe unterliegt die katalytische Oberfliche wahrend der katalytischen
Partialoxidation einer hohen Beanspruchung durch Sinterung und Verkokung. Durch die
Einhaltung definierter Randbedingungen konnte in Abhingigkeit von der Position im
monolithischen Einzelkanal die Abscheidung diinner Kohlenstoffschichten auf den
Rhodiumpartikeln nachgewiesen werden. Diese Schichten bilden mit zunehmend kraftstoft-
reicheren Reaktionsbedingungen eine tropfenartige Struktur aus, die die Katalysatorpartikel
an deren Oberflache einschliefdt. Die Bedeckung der Partikel mit Kohlenstoff stabilisiert deren
Grofie trotz der hohen Reaktionstemperaturen von iiber 1000 °C bei mittleren Durchmessern
unterhalb von 35 nm. Ruféabbrand, transiente Mager/Fett-Wechsel sowie Untersuchungen der
Produktzusammensetzung lassen auf einen dynamischen Prozess des Anwachsen beziehungs-

weise des Abbaus der Kohlenstoffbedeckung des Katalysators wahrend der CPOX schlief3en.

In dieser Arbeit wurde ein Konzept gewahlt, das die schrittweise Erhohung des Detailgrades
der experimentellen Untersuchungen beinhaltet. Beginnend mit der Erforschung einfacher
Modellsubstanzen wird die Komplexitit hin zu dem technischen Prozess der katalytischen
Partialoxidation in komplexen Reformern gesteigert. Dieser Ansatz bietet den Einblick in

wichtige Schliisselschritte des komplexen Netzwerks chemischer und physikalischer Prozesse
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im Verlauf der CPOX. Dabei werden die Randbedingungen insbesondere durch den
entwickelten Versuchsaufbau sowie die Wahl eines geeigneten, wohldefinierten Modell-
katalysators unterstiitzt. Im Gegensatz zu der empirischen Parametrisierung des
Reaktionsgeschehens in Abhangigkeit der Stoffzusammensetzung am Reaktoreingang, den
charakteristischen Kennzahlen der reaktiven Stromung oder der Geometrie des Katalysator-
systems bietet eine systematische Erforschung der CPOX hoherer Kohlenwasserstoffe die
Moglichkeit zur Gewinnung neuer Erkenntnisse auf dem Gebiet der Hochtemperaturkatalyse.
Dies erlaubt unter anderem die Optimierung der Reaktorkonfiguration und der
Betriebsbedingungen kompakter CPOX-Reformer fiir deren serienmafdige Fertigung zur

Versorgung mobiler Stromerzeuger.

Die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen die Notwendigkeit von Experimenten mit definierten
Randbedingungen und hoher Dosiergenauigkeit als Grundlage einer Modellierung des
Reaktionsgeschehens im Rahmen der CPOX auf. Gegenwartig werden detaillierte chemische
Modelle fiir die numerische Simulationen des Reaktionsgeschehens entwickelt. In ihnen kann
der Zerfall des Kraftstoffes zu niedermolekularen Kohlenwasserstoffen auf dem Katalysator
zunidchst global und deren weiterer Umsetzung zu den Produktspezies anhand bereits
verifizierter Mechanismen (C < 3) elementarkinetisch betrachtet werden. Motivation solcher
Arbeiten ist es, ein dhnlich umfassendes Verstindnis iiber die durch Edelmetalle katalysierte
Partialoxidation von hoheren Alkanen zu erzielen, wie es fiir die CPOX niederer Alkane in den
vergangenen zehn Jahren bereits gelungen ist. Neben der Entwicklung chemischer Modelle
bedarf es aber hier auch der Bereitstellung numerischer Simulationswerkzeuge, die die
simultane Losung von Hunderten Speziesgleichungen in zumindest zweidimensionalen
Stromungsfeldern gestatten. Erste erfolgreiche Ansitze diesbeziiglich stellen modifizierte
Algorithmen dar, die zur Losung tausender gekoppelter differential-algebraischer Gleichungen
in der Lage sind. Diese werden momentan zur Simulation der CPOX fliissiger Alkane
angewandt und zur Interpretation der hier vorgelegten experimentellen Ergebnisse

verwendet.

Die vorliegende Arbeit hat die hohe Bedeutung sich tiberlagernder chemischer Prozesse im
Rahmen der katalytischen Partialoxidation aufgezeigt. Beispielhaft seien Wasserdampf-
reformierung, Wassergas-Shift-Reaktion oder die Methanisierung von Kohlenmonoxid und
Kohlenstoff genannt. In zukiinftigen Untersuchungen werden deren genauer Einfluss auf die
Produktgaszusammensetzung mit Hilfe von Experimenten und numerischer Simulation

evaluiert. Erste Versuche kniipfen bei der Zugabe unterschiedlicher Spezies wie H,0, CO, oder
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Kapitel 10 - Zusammenfassung und Ausblick

CzH4 in das Reaktionsgemisch zur Ermittlung deren Beteiligung in den genannten chemischen
Prozessen an. Weiterhin stellen instationdre Mager-Fett-Wechsel, wie sie in dieser Arbeit
durchgefiihrt wurden, eine Moglichkeit zur Untersuchungen der Reaktionskinetik der
unterschiedlichen Prozesse dar. Auf Grundlage der in dieser Arbeit begonnenen
Untersuchungen einfacher Gemische bietet sich ferner die Ausweitung der Experimente auf
Referenzkraftstoffe mit mehreren charakteristischen Komponenten kommerzieller Kraftstoffe
an. Auf Basis des Verstindnisses des Reaktionsverhaltens der untersuchten Referenz-
kohlenwasserstoffe ist unter anderem der simultane Umsatz von Kohlenwasserstoffen
evaluierbar. Von hohem Interesse ist dabei insbesondere die Konkurrenz von Kohlen-
wasserstoffen unterschiedlichen chemischen Aufbaus um den reaktionslimitierenden

Sauerstoff.
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B Nomenklatur

B.1 Symbolverzeichnis

Symbol Beschreibung Einheit
A praexponentieller Faktor molm s
C Wirmekapazitit J Kt
Ck Konzentration der Spezies k mol m-3
Ea Aktivierungsenergie ] mol-!
Feat/geo Verhaltnis katalytischer zu geometrischer Oberflache 1
g Vektor der Fallbeschleunigung m s2
H Enthalpie ]
hy spezifische Enthalpie der Spezies k J mol
jsk Diffusionsstrom der Spezies k in Richtung s kg m2st
K Gleichgewichtskonstante (variabel)
K Anzahl der Gasphasenspezies 1
Ks Anzahl der Oberflachenspezies 1
k Geschwindigkeitskonstante (variabel)
Ni Anzahl der Molekiile der Spezies k 1
ng Stoffmenge der Spezies k mol
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Symbol Beschreibung Einheit

p Druck Pa

gi Warmestromdichte Jm2st

r radiale Koordinate m

Rk Bildungsgeschwindigkeit der Spezies k kg m3 st
Sk Oberflachenreaktionsgeschwindigkeit der Spezies k mol m2s-1
Sk0 Haftkoeffizient der Spezies k auf leerer Oberflache 1

S Entropie J K1

t Zeit S

T Temperatur K

T; Zindtemperatur (ignition) K

u axiale Geschwindigkeitskomponente m s!

v radiale Geschwindigkeitskomponente m s!

Vi Geschwindigkeitsvektor der Spezies k ms1

X Umsatz 1

Xk Molenbruch der Spezies k 1

Xk Ortsvektor der Spezies k M

Yk Massenbruch der Spezies k 1

Z axiale Koordinate m

Z Stofdfrequenz s

. Modellieru.ngsparametel: zur Bedeckungsabhangigkeit 1

der katalytischen Oberflache
1 laminarer Viskositatskoeffizient kgm1st
Effektivitatskoeffizient der Transportlimitierung der
Mk Spezies k 1
Ok Bedeckungsgrad der Spezies k 1



Anhang B - Nomenklatur

Symbol Beschreibung Einheit
A Warmeleitfahigkeitskoeffizient kgm-1st
A Wellenlange m

Modellierungsparameter zur Bedeckungsabhéngigkeit
H der katalytischen Oberflache 1
Vk stochiometrischer Koeffizient der Spezies k 1
r Oberflachenplatzdichte mol m-2
p Dichte kg m-3
T Reibungstensor Pa
W Gasphasen-Raktionsgeschwindigkeit mol m-3 st
Ok Koordinationszahl der Spezies k 1
Xk Elementsymbol der chemische Spezies k Symbol
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B.2

APU
ATR

Cc/0

CFD
CPOX
CPSI
FT-IR
GC-MS
GHSV
MFC
MCFC
MS
PPI
PEM FC
SOFC
SR

XRD

130

Abkiirzungen

Hilfsaggregat zur Stromerzeugung (auxiliary power unit)
Autotherme Reformierung

Kraftstoff/Sauerstoffverhaltnis; basierend auf dem Verhaltnis der molaren Mengen

Kohlenstoff im Kraftstoff und verwendetem Sauerstoff

numerische Simulation der Strémungsmechanik (computational fluid dynamics)
katalytische Partialoxidation (catalytic partial oxidation)

Zelldichte eines monolithischen Trigerkatalysators (channels per square inch)
Fourriertransformations-Infrarotspektrometer

Gaschromatograph mit gekoppeltem Massenspektrometer
Raumgeschwindigkeit (gas hour space velocity)

Masseflussregler

Carbonat-Elektrolyt-Brennstoffzelle (Molten Carbonate Fuel Cell)
Massenspektrometer

Porendichte eines monolithischen Schwammkatalysators (pores per linear inch)
Polymer-Elektrolyt Brennstoffzelle (polymer-electrolyte fuel cell)
Hochtemperatur-Festelektrolyt-Brennstoffzelle (solid oxide fuel cell)
Wasserdampfreformierung (steam reforming)

Rontgendiffraktometrie (x-ray diffraction)
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Diese Dissertation befasst sich mit der Untersuchung der kataly-
tischen Partialoxidation (CPOX) hoherer Kohlenwasserstoffe an
mit Rhodium beschichteten Wabenkérpern. Die Reaktion ermdogli-
cht die autotherme Generierung von Wasserstoff aus Kraftstoffen
wie Benzin und Diesel zur Versorgung von Brennstoffzellen aus
bestehenden Versorgungsnetzen.

Es wurde eine neuartige Versuchsanlage entwickelt und aufge-
baut, die die definierte Gemischzufiihrung in einen temperatur-
kontrollierten, katalytischen Stromungsreaktor sowie die Analytik
zur Bestimmung der Produktzusammensetzung anhand FT-IR, MS
und GC-MS beinhaltet. Die Anlage gestattet eine zeitaufgelOste
Untersuchung der CPOX fliissiger Kohlenwasserstoffe im statio-
ndren wie instationdren Betrieb unter Variation externer Parame-
ter. Beginnend mit der Erforschung einfacher Modellsubstanzen
wird die Komplexitdt des Brennstoffs hin zu technischem Vergaser-
kraftstoff gesteigert. Es konnte unter anderem erstmals belegt wer-
den, dass die prinzipielle chemische Struktur des eingesetzten
Brennstoffs trotz der hohen Reaktionstemperaturen sowohl die
Produktselektivitit als auch die Bildung unerwiinschter Nebenpro-
dukte (Olefine) bestimmt.
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