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Methanol-Dampf Reformierung im Mikrostrukturreaktor zur
Wasserstofferzeugung fiir Brennstoffzellenfahrzeuge

Zusammenfassung

Die Erzeugung von Wasserstoff im Automobil ist aufgrund der Einhaltung
von gesetzlichen Vorschriften zur Abgaskontrolle bzw. zur Bereitstellung von Null-
Emissionsfahrzeugen von enormem Interesse. Die Mikrosystemtechnik kann ein
Losungsansatz sein, um Anforderungen an die Dynamik solcher on-board Systeme zu
gewihrleisten. Extrem hohe Wérme- und Stoffiibertragungskoeffizienten in Mikrostruk-
turapparaten konnten auflerdem die Apparategrofie und die Warmeverluste verringern.

In dem vorliegenden Bericht werden die Entwicklungsschritte der Beschichtungs-
technik, der Katalysatorentwicklung sowie deren Charakterisierung und Untersuchung
im Hinblick auf die Skalierung von metallischen Mikroreaktoren fiir die katalytische
Reformierung von Methanol dargestellt. Die Tauglichkeit der Katalysatorschichten
sowie der Eignung der Mikroreaktoren fiir die gewéhlte Reaktion und den dynamischen
Betrieb werden gezeigt.

Durch eine Modifikation des bekannten Washcoat-Verfahrens wurde die Einbrin-
gung von Katalysatoren in Mikrostrukturapparate aus Metall mit Kanaldurchmessern
von 100-300 pum ermoglicht, indem eine Nanopartikel-Polymer Dispersion zur Be-
schichtung verwendet wurde. Damit war sowohl eine Vorab-Beschichtung als auch eine
Nachtriagliche Beschichtung, d.h. eine Beschichtung der Kanile vor bzw. nach dem
Figeprozel der Mikrostrukturfolien zum Mikroapparat moglich. Dies ist insbesondere
wichtig, da die Beschichtung den Fiigeprozefl bzw. umgekehrt beeinflussen kann. Die
Herstellung von homogen verteilten Schichtdicken wurde durch Uberpriifung mittels
Hitzdrahtanemometrie experimentell validiert.

Die Katalysatorentwicklung konzentrierte sich auf Palladium- und Kupfer-
katalysatorsysteme. Dabei waren Variationen der Beschichtungstechnik je nach
Katalysatorsystem notwendig. Bei den Palladiumsystemen wurde ein zusétzlicher Im-
prégnierschritt notwendig, der entweder vor der Dispergierung der Tréger-Nanopartikel
(Vorab-Imprégnierung) oder nach der Herstellung der Trégerschicht (Nachtrigliche
Beschichtung) erfolgen konnte. Beim Kupfersystem wurden CuO Nanopartikel mit
anderen Sorten Nanopartikeln entweder in der Dispersion, d.h. durch Nafimischung,
oder durch einen der Priparationsfolge vorgelagerten Hochenergie-Mahlprozess, d.h.
Trockenmischung vermischt.

Die Katalysatoren wurden beziiglich der katalytisch aktiven Oberfliche durch
Adsorptionsexperimente, im Hinblick auf Reduzier- sowie Oxidierbarkeit und der
Verteilung der aktiven Spezies unter Variation der Préparationparameter ausfiihrlich
untersucht.

Die Untersuchung aller Katalysatoren in einem 2-Folien Testreaktor sowie die
Variation der Reaktionsparameter wurde benutzt, um den Methanolumsatz pro
aktivem Katalysatorzentrum und Zeit zu bestimmen, das System Reaktor-Reaktion
zu modellieren und den Mikroreaktor um den Faktor 150-200 zu skalieren. Es wurden
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Reformer-Labormodule mit elektrischer Beheizung gebaut, um die Warmeverteilung
und Umsatzgrade an Methanol im Modul bei Multilamination von Mikrostrukturfolien
fiir die Reformierung zu untersuchen. Die zu erwartenden Temperaturgradienten
wurden fiir die Reformermodule berechnet und experimentell verifiziert, wobei der
maximal bestimmte Temperaturgradient mit etwa 15 K deutlich geringer war als
bei konventionellen Festbettreaktoren. Die Wasserstoffausbeute innerhalb der ca. 20
cm3 Reaktionsvolumen wiirde bei der Annahme von 50 % Effizienz und etwa 80 %
Wasserstoffumsatzgrad einer PEM-Brennstoffzelle zur Erzeugung von etwa 200 W
elektrischer Energie ausreichen.

Auch wenn die Funktionsmuster noch nicht fiir einen dynamischen Betrieb (Tempe-
raturdnderung oder Lastwechsel) ausgelegt waren, so konnte doch speziell fiir Lastwech-
sel ein sehr gutes Ansprechverhalten von Reaktor und Reaktion festgestellt werden. Es
kann abschliefend angemerkt werden, dafi mit Katalysator beschichtete metallische
Mikrostrukturreaktoren mit grofier Sicherheit auch fiir andere dynamische Prozesse,
wie z.B. die Benzinreformierung, geeignet sein werden.
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Methanol-Steam Reforming Using a Microstructured Reactor for
Hydrogen Generation for Fuel Cell Powered Vehicles

Abstract

On-board hydrogen production in automotive systems is of great interest in order
to fulfil the legal requirements of emission control in the near future and to produce
zero emission cars. The demand of high dynamics of the on-board hydrogen generation
leads to newer technologies like microreaction technology. Excellent heat and mass
transfer in microstructured reactors/heat exchangers increase the possibility to reduce
the system size and to decrease parasitic heat loss, additionally.

The present work describes the development of a coating technology, a catalyst sy-
stem, catalyst characterisation and the test of these catalysts considering modelling of
the reaction and scale-up of metallic microreactors for the catalytic steam reforming of
methanol. The appropriateness of the catalyst coatings and of the metallic microreac-
tors for the chosen reaction and dynamic operation has been demonstrated successfully.

The coating of the metallic microchannels in the diameter range 100-300 pm
was done by the modification of the conventional washcoating process using a
solvent-polymer-nanoparticle slurry. Pre-Coating (coating before assembling the foils
to a reactor) and Post-Coating (coating after assembling the microstructured foils
to a reactor) were shown to be feasible, which is an important fact considering the
assembling procedure. Homogeneity of the coating was proven experimentally by hot
wire anemometry.

Palladium as well as copper catalysts were examined. Variations in the coating
steps were necessary for the two catalyst systems. For the palladium catalysts an
additional impregnation step was done before dispersing the support nanoparticles
(Pre-Impregnation) or after preparation of the support layer (Post-Impregnation).
The copper-support system was manufactured by Wet-mixing i.e. mixing CuO
nanoparticles with other types of nanoparticles in the slurry or by a preliminary
Dry-Mixing i.e. high energy ball milling of CuO nanoparticles with other types of
nanoparticles.

The catalyst properties concerning the catalytic active surface area, reducibility,
oxidation behaviour and distribution of the catalytic active species with regard to
variations in the preparation steps have been discussed extensively.

Subsequent examination of the catalysts in a small microchannel array and
additional variations of the reaction parameters were used to determine turn over
frequencies, for modelling of the steam reforming reaction and to scale up the micro-
reactor by a factor of about 150-200. Lab scale reformer demonstrators were built
using electric heating to examine the heat distribution and the methanol conversion
in the demonstrators with regard to the concept of scale-up by multilamination of
microstructured foils. Temperature gradients up to 15 K which are low compared to
conventional fixed bed reactors were calculated preliminary and proven experimentally.
Hydrogen was produced within 20 cm3 reaction volume for generation of around
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200 W of electric power assuming 50 % efficiency and 80 % hydrogen conversion in a
PEM fuel cell.

Even though the lab scale prototypes were not designed for fast load and tempe-
rature changes in the first step, good dynamic behaviour especially with regard to the
load change were reached. A concluding remark is: catalytically coated microstructured
reactors seem to be most suitable also for other dynamic processes e.g. steam reforming
of gasoline.
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Kapitel 1

Motivation

1.1 Mikrostrukturreaktoren zur Wasserstoffgewin-
nung fiir Brennstoffzellen

Primérenergieverbrauch und Emissionsreduzierung sind heute noch ein Thema, dem
besondere Aufmerksamkeit im Bezug auf dezentraler oder mobiler Anwendung von
fossilen Brennstoffen gewidmet wird.

Der Verkehr trigt in Deutschland mit 20 % zu den Gesamtemissionen an CO,, mit
einem Drittel zu den NOy und somit auch bodennahem Ozon, sowie mit 40 % zu den
VOC (Volatile Organic Compounds) bei [1]. Die prognostizierte Fahrleistung (Deutsch-
land) stagniert laut [2] bis zum Jahr 2010 im Bereich der Ottomotor-PKWs bei 500 Mil-
liarden KFZ-Kilometern. Bei Dieselmotor-PKWs wird im gleichen Zeitraum jedoch eine
Steigerung um 40 % auf 160 Milliarden Kilometer vorhergesagt. Demgegeniiber wer-
den die weltweiten Olreserven je nach Verbrauch und Schitzung in den Jahren 2030
bis 2050 verbraucht sein [3].

Abbildung 1.1: Emissions-
grenzwerte der verschiedenen
Abgasnormen EURO; EURO 1
und EURO 2 sehen nur eine
o . S Emissionssumme aus NO x und
NS @0@0 9% g eé\ 2 Kohlenwasserstoffen (HC) vor,
welche 45:55 (Ottomotor) bzw.
10:90 (Dieselmotor) aufgeteilt
werden.

Emission [g/km]

Ein Vergleich der Européischen Abgasnormen EURO 1 bis 4 [1] zeigt, dafi ge-
rade der Dieselmotor mit héheren Grenzwerten besonders im Bereich der NOx-
Emissionen und der zusétzlich anfallenden Partikelemission zu einer Erhéhung
der Gesamtemissionen fithren konnte (sieche Abbildung 1.1). Eine Einfiihrung der
Stufe EURO 5 soll eine Anpassung der Grenzwerte von Diesel- und Benzinmo-
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tor bringen. Praktisch gesehen bedeutet aber bereits die Abgasnorm EURO 4
flir den Dieselmotor eine NOy-Hiirde, die meist nur unter Verwendung von
Hilfsmitteln wie Ammoniakeindiisung/Harnstoffzersetzung oder vermehrter Rufibil-
dung/Kohlenwasserstoffeindiisung als Reduktionsmittel bewéltigt werden kann.

Noch einen Schritt weiter in den Abgasnormen geht der California Clean Air Act
(CCAA) von 1988 mit der Einfiihrung verschiedener Typenklassen wie z.B. LEV (Low
Emission Vehicle), ULEV (Ultra Low Emission Vehicle), SULEV (Super Ultra Low
Emission Vehicle) und ZEV (Zero Emission Vehicle) mit den folgenden umgerechneten
Grenzwerten nach [1] in Tabelle 1.1.

Dieses Gesetz sieht dariiber hinaus vor, dafl die KFZ-Hersteller bestimmte PKW-
Verkaufsanteile in Kalifornien entsprechend einem Typenschliissel gewéhrleisten. So
miissen, wie in Tabelle 1.2 [4] dargestellt, bereits im Jahr 2003 10 % der verkauften
PKWs eines Automobilbauers Zero Emission Vehicles sein.

NMOG [ NOyx | HC LEV [ ULEV | ZEV
[g/km] | [g/km] | [g/km] ] | [A] | [%]
LEV | 06 0.7 | 04 2000 | 96 2 2
ULEV | 0.3 04 | 04 2001 | 90 5 5
SULEV | 0.1 0.1 0.2 2002 | 85 | 10 5
ZEV 0 0 0 2003 | 75 | 15 | 10

Tabelle 1.1: Umgerechnete Abgasgrenzwerte Tabelle 1.2: Notwendige Verkaufsanteile fiir
nach dem California Clean Air Act; NMOG (Non- PKWs nach dem California Clean Air Act in
Methane Organic Gases). Typenklassen.

Um diese Anforderungen zu erreichen, haben sich weltweit Automobilhersteller und
Forschungslaboratorien zusammengetan. Es werden zahlreiche Projekte seitens der Re-
gierungen unterstiitzt. Besonders kontrovers wird die Entwicklung der Brennstoff-
zellentechnik diskutiert. Dabei werden im wesentlichen vier Konzepte der Versorgung
der Brennstoffzelle verfolgt ([5], [6]):

1. verfliissigter oder komprimierter Wasserstoft,
2. Wasserstofferzeugung im KFZ aus Methanol durch Reformierung,
3. Wasserstofferzeugung im KFZ aus Benzin oder Diesel durch partielle Oxidation

und
4. Direkt-Methanol-Brennstoffzelle (DMFC).

Aus der Sicht des Umweltbundesamtes [1] sind die Kosten und der Aufwand fiir diese
Antriebsaggregate sowie der Primérenergieaufwand und vor allem die CO,-Emissionen
fiir die Herstellung der dazu notwendigen Brennstoffe, wie Wasserstoff oder Methanol
zu grof - sofern diese mit Hilfe von fossilen Brennstoffen gewonnen werden. Auch ein
Bericht des TAB (Biiro fiir Technikfolgenabschidtzung beim Deutschen Bundestag) [7]
rdumt der Brennstoffzellentechnik im Kraftfahrzeugsektor unter vergleichbaren Voraus-
setzungen wenig Chancen ein, da kein 6kologischer Vorteil gegeniiber Verbrennungsmo-
toren besteht und die Mehrkosten mit bis zu 50 DM/kW Antriebsleistung besonders
bei Methanol oder Benzin als Wasserstoffquellen zu grofy sind. Aus Sicht des TAB ist
demgegeniiber aber ein Einsatz der Brennstoffzelle in der dezentralen Energieversor-
gung (z.B. Wasserstoff aus Methan) aufgrund des wesentlich hoheren Wirkungsgrades
durch Abwéarmenutzung durchaus denkbar (siehe auch Konzepte in [8]).

Diesen Aussagen gegeniiber stehen Forderungen von Projekten wie dem FFFC
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(Fuels For Fuel Cells) [3] und PNGV (Partnership for a New Generation of Vehicles) [9]
des US Departments of Energy in den Vereinigten Staaten von Amerika sowie JOULE
und THERMIE der Européischen Union [10]. Deren Ziele sind die Bereitstellung alter-
nativer Kraftstoffe und die Kommerzialisierung der Brennstoffzellentechnik. Die wich-
tigsten Forschungseinrichtungen im Verbund des PNGV sind unter anderem das Los
Alamos National Laboratory (LANL), das Argonne National Laboratory (ANL), das
Pacific Northwest National Laboratory (PNNL) und Epyx (frither Arthur D. Little) [9].
Die Automobilindustrie und Kraftstoffhersteller wie BMW, DaimlerChrysler,
Volkswagen, MAN bzw. RWE, Shell und Aral sind ebenfalls einen strategischen Ver-
bund im TES-Projekt (Transportation Energy Strategy) [11] eingegangen, mit dem Ziel
der Bereitstellung alternativer Kraftstoffe. Dabei soll vor allem ein Konsens beziiglich
einer langfristigen Verfiigharkeit des gewihlten Kraftstoffes (Wasserstoff) gefunden
werden.

Im Bereich der Fahrzeugentwicklung liegen von Seiten der Automobilindustrie schon
seit einiger Zeit Ergebnisse fiir Brennstoffzellenaggregate vor. Eine Serienreife wird
von DaimlerChrysler und Toyota schon fiir das Jahr 2004/2005 prognostiziert [7]. Eine
Ubersicht iiber die Verdffentlichung verschiedener Entwicklungen der einzelnen Auto-
mobilhersteller gibt [12] und ist in Tabelle 1.3 in den Gruppen Methanolreformierung
und Wasserstoffspeicherung unterteilt dargestellt (bisher wegen vieler noch zu 16sender
Probleme noch keine Benzin-, Diesel- oder DMFC-Antriebssysteme). Benzinreformie-
rung wurde im Jahr 2001 in Form eines Auxiliary Power Unit Prototypen (kurz APU)
erstmals von Delphi Automotive Systems zur Zusatzbordstromerzeugung durchgefiihrt.

Hersteller Methanolreformierung Wasserstoffspeicherung
BMW Ter SEDAN
DaimlerChrysler NECAR 3 4+ 5 (97 + 00) | NECAR 1, 2 + 4 (93, 95 + 99)
Ford Motor Company TH!INK FC5 (00) P2000 HFC (99)
General Motors/Opel Zafira (98) Precept (00)
Honda FOX-V2 (99) FCX-V1 (99)
Mazda Demio (97)
Nissan R’nessa (99)
Renault FEVER, Laguna Estate (97, 98)
Toyota RAV 4 FCEV(97) RAV 4 FCEV(96)

Tabelle 1.3: Vorgestellte Fahrzeugkonzepte (Jahreszahl) verschiedener Automobilhersteller unterglie-
dert in Wasserstoffspeichertechnologie und Methanolreformierung.

Dabei entwickeln die einzelnen Hersteller nicht véllig isoliert voneinander. Eine Schnitt-
stelle ist die Firma XCELLSIS Fuel Cell Engines, deren Haupteigner Ballard Power
Systems (Hersteller von Brennstoffzellen), Ford und DaimlerChrysler sind.

Bei einer genaueren wirtschaftlichen Betrachtung der genannten Systeme sind
Sicherheit, Fahrzeugreichweite, Komfort und geringe Gerduschbelédstigung fiir eine Rea-
lisierung und vor allem auch eine Akzeptanz von Seiten des K&ufers von enormem
Interesse. Die Wasserstoffspeicherung birgt das Risiko einer Detonationsgefahr bei
ungeniigender Frischluftzufuhr z.B. in Tunnelsystemen [13]. Auch ist die Reichweite
solcher Fahrzeuge eingeschrénkt, da die Speicherdichte von Wasserstoff noch gering
ist [14]. Demgegeniiber hat Methanol Nachteile, wenn die Trigheit eines auf Methanol
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basierenden Systems den Komfort fiir den Fahrer einschrankt. Bei der Wasserstoffge-
winnung aus Methanol wird mindestens ein zusétzlicher heterogen katalysierter Teil-
schritt (Methanolreformierung) notwendig, der endotherm verlduft und fiir den vor al-
lem im Beschleunigungsvorgang oder in der Startphase eines Kraftfahrzeuges zunéchst
Wirme bereitgestellt werden muf. Zur Wiarmeerzeugung fiir die Beheizung des
Methanolreformers gibt es im wesentlichen zwei verschiedene Ansétze in neueren
Patenten und Literatur:

A) autotherme Fahrweise durch teilweise bzw. vollstindige katalytische Oxidation von
Methanol wéhrend des Betriebes bzw. der Startphase am Reformierungskataly-
sator (siehe z.B. [15], [16] und [17]) oder

B) direkte Wirmekopplung von katalytischer Oxidation von Methanol oder restwas-
serstofthaltigem Abgas der Brennstoffzelle und der Reformierung in benachbarten
Reaktionsrdumen ([18] und [19]).

Erstere Variante ist besonders kritisch zu sehen, da im allgemeinen der Reformierungs-
katalysator stark belastet wird und die Desaktivierung schneller als sonst voranschrei-
ten kann. Bei der Wéarmekopplung hingegen ist darauf zu achten, daf§ die Warmewie-
derstdnde resultierend aus der Wandstérke der Trennwand und der Dicke der Kataly-
satorschiittung oder Katalysatorschicht moglichst klein sind.

Aus diesem Grund wird héufig der Einsatz von Mikrostrukturreaktoren disku-
tiert (siehe [20], [21], [22], [19], [9], [23] oder [24]), welche diese Anforderungen erfiillen.
Ihren Ursprung findet die thermische Anwendung von Mikrostrukturen in der Ferti-
gung von parallelen Mikrokanélen in Metall im Jahr 1988 ([25], [26]), die kreuzformig
angeordnet als Warmetauscher fungieren. Der Einsatz dieser Mikrokanéle als Mikrore-
aktoren wurde nur wenige Jahre spéter in [27] (1996) erwihnt. Seitdem steigt die Zahl
der erprobten Reaktionen in Mikrostrukturreaktoren stetig, auch wenn die Verstop-
fungsgefahr und die Aufbringung von Katalysatorbeschichtungen als zentrale Probleme
offenkundig sind.

1.2 Aufgabenstellung

Ziel der vorliegenden Arbeit war es, den Einsatz eines Mikrostrukturreaktors
fiir die Methanol-Dampf-Reformierung zu priifen. Dabei stand zunéchst eine
Katalysatorschicht-Entwicklung auf mikrostrukturierten Metallfolien im Vordergrund.
Diese Schichten sollten nach der Pridparation in einem fiir die Strukturen geeigneten
Aktivitatsteststand untersucht werden. Es waren dariiber hinaus gehende Katalysator-
charakterisierungsmethoden zu Rate zu ziehen, um den Einflufl der Parameter auf die
Aktivitat, Selektivitdt und Stabilitdt zu ergriinden. Dabei waren die wesentlichen Ein-
fluifaktoren im Hinblick auf den spéteren Einsatz in Verbindung mit der Brennstoffzelle
zu ermitteln. Eine Modellierung der Reaktion sollte Hilfestellung fiir eine Skalierung in
Bereiche grofleren Methanoldurchsatzes sowie fiir eine spétere dynamische Fahrweise
geben. Der Einsatz der Mikrostrukturtechnik sollte fiir die isotherme Kinetikbestim-
mung gepriift werden. Die Verwirklichung erster Mikrostrukturreformer, deren Test in
einem vom Durchsatz angepafiten Teststand und Optimierungsiiberlegungen sollten die
Arbeit abrunden.



Kapitel 2

Grundlagen und Voriiberlegungen

Im folgenden Grundlagenkapitel wird die Eignung Methanols als Wasserstoffspeicher in
Verbindung mit der Methanol-Dampf-Reformierung, kurz auch Methanolreformierung
genannt, erldutert. Dazu werden in diesem Zusammenhang auch Brennstoffzellen und
ein vereinfachtes Brennstoffzellensystem fiir Kraftfahrzeuge dargestellt.

Die auftretenden Reaktionen bei der Methanolreformierung sowie die Mikrostruktur-
technik stellen weitere Kernthemen dar.

2.1 Methanol als Wasserstoffspeicher

Methanol (H3COH, M = 32.042 g/mol) hat aufgrund seines hohen Wasserstoffverhélt-
nisses im Molekiil (H:C = 4), seiner dabei noch relativ hohen Dichte von 0.79 kg/m?
gegeniiber Hy mit 0.10 kg/m?® (25°C, 1.013 bar) und einer Siedetemperatur von
64.7°C in der Handhabung Vorteile gegeniiber Fliissigwasserstoff oder verdichtetem
Wasserstoff. Einige Vorsichtsmafinahmen miissen aber auch beim Umgang mit
Methanol getroffen werden, da der Flammpunkt nach DIN 51755 bei 6.5°C, die
Ziindtemperatur bei 470°C und die Explosionsgrenzen zwischen 5.5 und 44 Vol.-%
im Gemisch mit Luft liegen (Daten aus [28]). Auch mufl der Toxizitéit (geringe
letale Dosis; Gefahr durch Einatmen) und der Wasserloslichkeit bei unbeabsichtigtem
Austritt in die Umgebung Rechnung getragen werden. Dabei ist Methanol gegeniiber
Benzin nicht kanzerogen und wird im Okosystem schnell abgebaut. Im Vergleich zu
bisherigen Kraftstoffen ist Methanol wiederum korrosiv [29], [30], [31], [32] (siehe
auch Kapitel 9.1.2). So fallen bei einer Einfiihrung ins bestehende Tankstellennetz
Kosten pro Tankstelle (200-400 PKW-Befiillvorginge pro Tag) zwischen 20000 US$
(Umriistung) und 60000 US$ (Neuinstallation) an [33].

Der Herstellungspreis von Methanol in Konkurrenz zu Benzin oder Diesel ist
ein weiterer mafigeblicher Einfluifaktor fiir die Verkaufsfihigkeit eines Brenn-
stoffzellensystems mit Methanol als Wasserstoffquelle. Dariiber hinaus sind der
Primé&renergieverbrauch beziehungsweise die Rohstoffe, aus denen Methanol gewonnen
wird, ebenfalls von Interesse, um 06kologische und wirtschaftliche Gesichtspunkte
beriicksichtigen zu konnen.

Nach der Entdeckung von H3COH im Kopfprodukt der trockenen Destillation

von Holz wurde 1923 die technische Herstellung von Methanol bei der BASF
aus CO und H, in einem Hochdruckverfahren (320-450°C, 25-35 MPa) an einem

9
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Zn0/CryO3-Kontakt betrieben. Heute sind viele Variationen des 1966 von der ICI
entwickelten preisgiinstigeren Niederdruckverfahrens (220-300°C, 5-10 MPa) aus Syn-
thesegas (CO/CO;y/H,) an Kupferkatalysator-Systemen meist mit ZnO und Al,O3 im
Einsatz [28]. Das Synthesegas wiederum kann aus Erdgas oder Kohle, Koks, Erdol
und dessen Restfraktionen aus der Benzinherstellung wie Asphalt oder gasférmigen
Komponenten durch Dampfreformierung bzw. partielle Oxidation gewonnen werden.
Diese konventionelle Herstellungsroute ist in der Regel mit hohen Investitionskosten
(vor allem Methanol aus Erdgas) verbunden und wird zudem stark vom Energiepreis
(z.B. Methanol aus Kohle) beeinfluit. Aus diesem Grund werden hiufig Anlagen mit
grofien Produktionskapazititen (2500 t/Tag) insbesondere in der Niéhe der Rohstoff-
quellen gebaut [34], [35]. Im Zeitraum von 1980 bis 1997 lag der durchschnittliche Preis
fiir Methanol bei 6 bis 14 US$/GJ (bezogen auf oberen Heizwert), wihrend Benzin
schon fiir 2 bis maximal 6 US$/GJ erhéltlich war [35]. Eine Einsparung von bis zu
50 % der zugefiithrten Wirme durch geschickte Warmefiihrung z.B. durch autotherme
Reformierung [34] ist durch Feuerungsoptimierung oder durch Kombination mit
partieller Oxidation moglich. In Kombination mit einer steigenden Besteuerung von
Benzin und Diesel 148t dies in Zukunft auf eine Konkurrenzfihigkeit von Methanol
gegeniiber anderen Kraftstoffen hoffen.

Der Primérenergieverbrauch bei der Herstellung von Methanol iiber
Synthesegas aus fossilen Rohstoffen ist mindestens so grofl wie der Verbrauch fiir die
Raffinierung von Rohdl [36], [37]. Die Kohlendioxidemissionen sind im Vergleich mit
der Benzinherstellung bei einer gemischten Kohlevergasung und Erdgasaufbereitung
gleich hoch [37]. Bei der Gewinnung von Methanol aus dem Rohstoff Erdgas wird
beispielsweise ein um den Faktor 2 hohere COy-Emission veranschlagt [36]. Bei zusétz-
licher Beriicksichtigung des héheren Wirkungsgrades im Brennstoffzellenfahrzeug und
des geringeren Kohlenstoffanteils im Methanol ergibt sich damit ein fast gleich grofler
Gesamtenergieverbrauch und maximal 30 % geringerer Ausstofi an Treibhausgas
CO, im Vergleich zum bisherigen Verbrennungsmotor [36], [37], [38] (siehe auch
Einleitung).

Deutliche Vorteile erhilt die Brennstoffzellentechnik erst dann, wenn in Zukunft
von konventioneller Synthesegasherstellung abgewichen und auf alternative Quellen
fiir das Kohlendioxid /Kohlenmonoxid/Wasserstoff-Gemisch zur Methanol-
produktion zuriickgegriffen wird. Dafiir finden sich in der Literatur zahlreiche viel-
versprechende Ansétze, die unter anderem eine massive Einsparung von fossilen Res-
sourcen zur Folge haben konnen. Als Wasserstoffquelle kommt z.B. die Hydrolyse von
Wasser in Betracht [38], [6], [39]. Die dazu benétigte Energie kann von Hydro-, Solar-
oder Windkraftwerken bereitgestellt werden. Die CO,-Gewinnung ist dabei iiber Ab-
sorption in NaOH aus Luft [6], in konzentrierterer Form aus mit fossilen Brennstoffen
befeuerten Kraftwerken [40] oder durch Umsetzung des Elektrolysesauerstoffes in der
Biomasseverwertung oder der Wasseraufbereitung (CO, als Atmungsprodukt aerober
Bakterien) [39] denkbar. Auf diese Weise kann zusétzlich der Umfang der anthropoge-
nen Kohlendioxidemissionen reduziert werden. Eine alternative Synthesegaserzeugung
ist die Vergasung von Biomasse mit Dampf [38], [41]. Der Wirkungsgrad ist in der Re-
gel bei diesen Verfahren nicht so grofl wie bei konventioneller Synthesegasgewinnung.

Sie sind aber dennoch konkurrenzfihig, da es sich um regenerative Primérenergie bzw.
um Abfallprodukte handelt.
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2.2 Brennstoffzellen und Brennstoffzellensysteme

Das Prinzip der Brennstoffzelle (BZ) oder Fuel Cell (FC) wurde von W. Grove
bereits im Jahr 1839 [42] entdeckt. Dabei handelt es sich um den Umkehrprozef3
der Elektrolyse und ist den Vorgéngen in einer Batterie sehr &hnlich. Es wird eine
Elektrode (Anode) mit Brennstoff und eine andere Elektrode (Kathode) mit Luft
oder Sauerstoff umspiilt. Beide Elektroden bestehen aus einem Katalysator oder
stehen mit einem solchen in elektrischem Kontakt. Uber einen Elektrolyten entsteht
ein Tonenflu}, sobald die Elektroden iiber eine elektrisch leitende Verbindung zum
Elektronentransfer verbunden werden.

Theoretisch ist ein Wirkungsgrad um 100 % fiir die Brennstoffzelle denkbar, wenn
die gesamte freie Reaktionsenthalpie AG in elektrische Energie -zFE? umgewandelt
wird:

_&_1_TA5_—2FE0 (2.1)
- AH AH — AH '

Ui

Bei Raumtemperatur sind fiir die meisten Brennstoffe freie Reaktionsenthalpie AG und
Reaktionsenthalpie AH nur unwesentlich verschieden. Dies macht die Brennstoffzelle
interessant gegeniiber Warmekraftmaschinen (Verbrennungsmotor, Verbrennungskraft-
werke), da deren Wirkungsgrad limitiert ist. Dessen maximaler Wert ist identisch mit
dem Carnot’schen Wirkungsgrad (idealisierter Kreisproze§ der Erzeugung von Kraft
aus Wirme)

P

NCcarnot = 1- Tl (22)

mit Ty > Ts.
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Abbildung 2.1 zeigt die theoretischen Wirkungsgrade der beiden Systeme in
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Abhéngigkeit von der Betriebstemperatur (T; = T). Der dargestellte Wirkungsgrad
fiir Verbrennungskraftmaschinen ist nur erreichbar, wenn das im Kreis gefiihrte
Gas bis auf 50 °C abkiihlt (Ty). Dies ist technisch nur durch zusitzliche Kraft-
Wirme-Kopplung moglich. Ohne diese Kopplung werden heute maximal etwa 40 %
Wirkungsgrad erreicht.

Zur Anwendung kam die Brennstoffzelle trotz der friithen Entdeckung und des hohen
Wirkungsgrades erst vor einigen Jahren, da die Stromdichte lange Zeit viel zu gering
(Brennstoffzellenvolumen grof}) fiir eine technische Realisierung war [43].

Es konnen heute etwa fiinf verschiedene Varianten der Brennstoffzelle mit

Wirkungsgraden bis zu 70 % [43] anhand der Wahl des Elektrolyten unterschieden
werden (siche Tabelle 2.1).
Dabei ist die Tendenz zu héheren Wirkungsgraden mit steigender Betriebstemperatur
der Brennstoffzellentypen vor allem auf Wirkungsgrad erh6hende Mafinahmen, wie
z.B. Warmeriickgewinnung bei Systemen grofierer Leistung fiir den stationédren Einsatz
in der Energiewirtschaft, zuriickzufiihren.

Typ | T[°C] | Storfaktor | n [%] | Ionenleiter,Jonen Anode,Kathode
AFC | 60-90 CO, | 50-60 KOH,OH- Pt.Dt
PEFC | 50-80 CO 50-60 Membran,H* Pt/Ru/C,Pt/C
PAFC | 200 | CO>2% | 55 H,PO, H' Pt.Dt
Korrosion
MCFC 650 Temp. 60-65 | Schmelze (Li,CO3+ Ni,NiO
Na2003),
CO%
SOFC | 800-1000 Temp. 55-65 7Zr05/Y 703,05 Ni/ZrOy,LaMnO;

Tabelle 2.1: Brennstoffzellentypen und deren Betriebsbedingungen, AFC = Alkaline, PEFC = Po-
lymer Electrolyte, PAFC = Phosphoric Acid, MCFC = Molten Carbonate, SOFC = Solid Oxide

Die Entwicklungsfortschritte sind im wesentlichen durch porose Elektroden mit
grofler Oberfliche sowie in der Katalysatorentwicklung gemacht worden. Geringere
Schichtdicken und hohere Leitfiahigkeiten der Elektrolyte bzw. der verwendeten Ma-
terialien erleichterten ebenso die Umsetzung in die Technik. Folgende Effekte, die un-
ter anderem auch den Wirkungsgrad (E > E?) schmélern und Abwiirme produzieren,
konnen so verkleinert werden:

e Abweichung von theoretischer stromloser Zellspannung bei Stromflufl 0

e Aktivierungspolarisation (Bildung/Zerfall von Spezies am Katalysator, steiler
Abfall der Spannung bei kleinen Stromdichten)

e Reaktandenpolarisation (Verdiinnungseffekte durch z.B. Produkte wie Wasser an
Anode oder Kathode, linearer Spannungsabfall mit steigender Stromstérke)

e Ubertragungspolarisation (Ladungstransfer an Verbindungsstellen, linearer Span-
nungsabfall mit steigender Stromstérke)

e Widerstandspolarisation (Widerstéinde der einzelnen Materialien, linearer Span-
nungsabfall mit steigender Stromstérke)

e Konzentrationspolarisation (Diffusionseffekte, starker Spannungsabfall bei hohen
Stromdichten, dieser Bereich ist zu vermeiden)
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Da fiir ein Fahrzeug wegen der Lastwechsel eine hohe Dynamik und geringes
Gewicht gefordert sind, kommt meist eine PEFC (auch PEM-FC genannt; Polymer-
Electrolyte-Membrane Fuel Cell) zur Anwendung. Die geringe Arbeitstemperatur
erlaubt schnelles Anfahren und im Gegensatz zur AFC, bei der kleinste Mengen an
COy storend wirken, kann Umgebungsluft als Oxidationsmittel verwendet werden.
Storend ist jedoch Kohlenmonoxid (mehr als 100 ppm), welches bei der Erzeugung des
Wasserstoffes anfallen kann. Diese Reaktandenpolarisation - verursacht durch mehr
oder weniger irreversible Adsorption von Kohlenmonoxid am Anodenkatalysator -
muf} also wenn moglich vermieden werden, d.h. CO-Entstehung bei der Methanolre-
formierung minimiert werden.

2.3 Stoff- und Energiebilanzen fiir ein Brennstoff-
zellenfahrzeug mit Methanol als Wasserstoff-
quelle

Abbildung 2.2 zeigt die berechneten Stoffthauptstréme und die benotigten Wiarme-
strome fiir Verdampfung und Reformierung. Dabei wurde die Annahme verlustfreier
Wiérmeiibertragung (gewéhrleistet bei hohem Oberflichen- zu Volumenverhéltnis
bei Mikrostrukturbauteilen) sowie gegeniiber der Umgebung adiabat betriebene
Einzelkomponenten (gute Isolation; thermisch integrierte Bauteile, d.h. geringes Tem-
peraturgefiille gegeniiber der Umgebung durch giinstige Anordnung der Komponenten)
zugrunde gelegt.

Die Eduktzufiihrung fiir Methanol und Wasser fiir die Reformierung erfolgt
in der Regel getrennt, da Wasser aus dem Kathodenabgas zuriickgewonnen werden
kann. Die Verdampfung selbst kann auch gemeinsam in einem Bauteil erfolgen,
allerdings ist dann zu befiirchten, dafl bei instationdrer Fahrweise die Zusammen-
setzung aufgrund von Azeotropbildung schwankt. Zeitlich begrenzte Effekte auf die
CO-Bildung oder die Katalysatoraktivitdt im Reformer wéren die Folge (siehe auch
Kapitel 2.4.1).

Die Reformierung erfolgt in einem Temperaturfenster von 220-300°C. Die Wahl
der Temperatur hat ebenso wie Zusammensetzung des Eduktstromes Einfluff auf
die Entstehung von Kohlenmonoxid oder weiteren Nebenprodukten, sowie auf den
Umsatzgrad und Desaktivierung des Reformierungskatalysators. Dies bedeutet fiir die
Praxis, daf ein Optimum zwischen méglichst wenig Nebenprodukten/Desaktivierung
und einem kleinen, und damit dynamischen Reaktor gefunden werden mufl. Ublicher-
weise wird die Reaktion im Wasseriiberschufl von molar 1.2-1.5 durchgefiihrt, um eine
zu starke Nebenproduktbildung zu verhindern. Der Wasseriiberschufl darf aber nicht
zu grofl werden, da sonst zu viel Energie fiir die Wasserverdampfung und damit ein
betrichtlicher Anteil an Gesamtwirkungsgrad verloren geht. Der Methanolumsatzgrad
sollte generell grofler als 95 % sein, um die Gasaufbereitung nicht zu sehr zu kompli-
zieren.

Die Gasaufbereitung ist wiederum durch verschiedene Methoden méglich. Zur
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Stoff- und Energiestréome in einem Brennstoffzellenfahrzeug mit Methanolreformer,

Abbildung 2.2

Annahmen: wéarmeverlustfrei, Selektive Oxidation ohne Verbrauch von Wasserstoff
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Auswahl stehen im wesentlichen die Selektive Oxidation von Kohlenmonoxid und
anderen Nebenprodukten in Gegenwart von H, mit Luft, ein Niedertemperatur-Shift
von CO zu CO, mit {iberschiissigem Wasser, eine Methanisierung von Kohlenmonoxid
in Gegenwart von CO, mit Wasserstoff oder die Permeation von H, iiber Membrane
(Pd/PdAg-Systeme). In Abbildung 2.2 wird die Gasaufbereitung durch Selektive
Oxidation dargestellt. Die Wahl wurde hier aufgrund der Nachteile der anderen
Verfahren getroffen. Uber eine Shiftstufe konnte die geforderte Konzentration fiir CO
von maximal 100 ppm im Reformat (siehe Kapitel 2.4.3) nur in sehr grofien Reaktoren
bei Temperaturen unter 200°C erzielt werden. Die exotherme Methanisierung von
Kohlenmonoxid ohne eine vorherige Abtrennung von Kohlendioxid ist instationér
kaum denkbar, da bei geringsten Ubertemperaturen sofort Temperaturspitzen im
Reaktor durch Methanisierung von CO, zu befiirchten ist. So wird im Extremfall der
gesamte Wasserstoff verbraucht. Eine Abtrennung von H, {iber Palladiummembranen
ist zum gegenwértigen Zeitpunkt wegen des Edelmetallbedarfs zu teuer.

Wirmetechnisch mufl vor der Brennstoffzelle noch eine Kiihlung des Gasgemi-
sches erfolgen, weil die selektive Oxidation exotherm verlduft und die Betriebstem-
peratur der Brennstoffzelle tiefer liegt. Die freiwerdenden Energiemengen sind nur
gering und hidngen davon ab, wieviel Wasserstofl anstelle der Stérkomponenten (CO,
Restmethanol, etc.) umgesetzt wird.

Die (Polymermembran-) Brennstoffzelle arbeitet im Gegensatz zu manchen
reinen H,-Systemen nicht ,,dead end”, d.h. ohne Gasaustritt auf der Anodenseite,
sondern unter unvollstidndiger Wasserstoffumsetzung. So wird eine zu kleine Re-
aktionsgeschwindigkeit bei geringen Hs-Partialdriicken und eine CO-Ansammlung
verhindert. Der Betriebsdruck liegt bei maximal 3 bar. Hohere Driicke sind nicht
denkbar, da in der Brennstoffzelle die Membran nur zwischen den Geh&useplatten
bzw. bipolaren Platten zur Stromableitung in Mehrfachzellen eingeklemmt wird. Die
benotigte Verdichterleistung fiir die Komprimierung der Kathodenluft steigt schnell
an, denn es mufl gleiches Druckniveau auf beiden Elektrodenseiten gewdéhrleistet
werden. Dies ist auch dann der Fall, wenn Turbinen als zusétzliche Aggregate
zur Druckenergie-Riickgewinnung verwendet werden. Die Zusatzbefeuchtung der
Brennstoffzelle, die notwendig ist, da die Kathodenluft die Loslichkeitsmembran
(H*-Transport mit bis zu 2.5 HyO hydratisiert) austrocknen wiirde, ist in der Skizze
nicht dargestellt. Der Wasserverlust ist aufgrund des geringeren Volumenanteils
(gleicher Partialdruck) bei hoheren Systemdriicken geringer. Das Wasser mufl aus
der Kathodenabluft auskondensiert werden und liefert wiederum das Wasser fiir die
Reaktion und die Befeuchtung. Weiteres Wasser kann auflerdem aus der Verbrennung
des Restwasserstoffes aus dem Anodenabgas kondensiert werden.

Eine Totaloxidation des Hy; im Anodenabgas ist katalytisch oder auch kurz-
zeitig, z.B. fiir die Startphase in einer Flamme durchfiihrbar. Die Nutzenergie betrigt
beim dargestellten Beispiel und einer Abgastemperatur des Brenners von 300°C (Tem-
peraturniveau Reformer) noch 10.5 kW. Diese Leistung errechnet sich unter den An-
nahmen einer Mischung des Anodenabgases mit Luft bei 80 °C , einem Luftverhéltnis
von 1.1 und gasférmigem Wasser im Austritt des Brenners (unterer Heizwert). Wird
keine Vorwdrmung der Brennluft vorgenommen, so mufl anlagenseitig vor allem bei
Winterbedingungen bei der Vermischung mit Luft ein Auskondensieren von Wasser
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vor dem Brenner beriicksichtigt werden.

Bei geschickter Wirmefiithrung ist eine etwa 60 %ige Versorgung des Gesamtsystems
iiber die Verbrennung des Rest-Hy aus der Brennstoftzelle moglich. Auch fiir Lastwech-
sel und Anfahrvorginge mufl immer zusatzliches Methanol verbrannt werden.

2.4 Methanol-Dampf-Reformierung

Das folgende Unterkapitel beschéftigt sich mit der Darstellung der Methanol-Dampf
Reformierung sowie der Optimierung und den Grenzen des Systems aufgrund von ther-
modynamischen und kinetischen Aspekten.

2.4.1 Reaktionswege

Unter dem Begriff der Methanol-Dampf-Reformierung ist die Reaktion von Wasser mit
Methanol unter Bildung von Wasserstoff und CO, entsprechend folgender Bruttore-
aktionsgleichung zu verstehen:

CH;0H(g) 4+ H,O(g) = 3Hy(g) + COy(g)  AHY = +50.2 kJ/mol  (2.3)

Als Nebenreaktionen, die zur Entstehung des Kohlenmonoxids fiithren, werden die Zer-
setzung von Methanol

CH3OH(g) = 2H,(g) + CO(g) AHY = +91.3 kJ/mol  (2.4)

und das Wassergasgleichgewicht (WGS fiir Water Gas Shift, R fiir Reverse)
RWGS:  COy(g) + Hy(g) = CO(g) + H,O(g) AHS =+41.1 kJ/mol  (2.5a)

WGS:  CO(g) + HyO(g) = COy(g) + Ho(g)  AHS = —41.1 kJ/mol  (2.5D)

diskutiert.

Dabei kénnen abhéngig von den experimentell erhaltenen Kohlenmonoxidmengen
die Reaktionsfolge und die Bedeutung der Reaktionen anhand kinetischer Aspekte
bei Nicht-Gleichgewicht der Teilreaktionen interpretiert werden:

1. Liegt der CO-Gehalt oberhalb des aus dem Gleichgewicht der RWGS-Reaktion

zu erwartenden Wertes, so kann

(a) zwar die Methanolreformierung dominierend erfolgen, die Zersetzung deut-
lich Kohlenmonoxid produzieren und die WGS-Reaktion inhibiert sein

(b) oder die Methanolreformierung als 2-stufige Reaktion betrachtet werden, bei
der zunéchst eine Zersetzung stattfindet und anschlieflend eine Wassergas-
reaktion erfolgt.

2. Liegt der CO-Gehalt unterhalb des aus dem Gleichgewicht der RWGS-Reaktion
zu erwartenden Wertes, so erfolgt die Methanolreformierung dominierend, aber
es kann



2.4. METHANOL-DAMPF-REFORMIERUNG 17

(a) Kohlenmonoxid im wesentlichen durch die Zersetzung entstehen (RWGS und
WGS unbedeutend)

(b) oder durch eine reverse Wassergasreaktion (Zerstzung unbedeutend).

Neuere Ansétze ([44], [45]) der Modellierung beriicksichtigen alle drei Reaktionen, um
ein grofleres Parameterfeld abzudecken.

Allgemein werden fiir die Bruttoreaktion der Methanolreformierung noch die Ein-
zelschritte (2.6) bis (2.10) zugrundegelegt, die zum Teil im adsorbierten Zustand
erfolgen. Nach einer ersten Abspaltung (2.6) von Wasserstoff aus Methanol wird aus
entstandenem Formaldehyd bzw. einer Formiat-Oberflichenspezies moglicherweise in
einer Zwischenstufe Ameisensduremethylester (Methylformiat) gebildet (2.7). Entspre-
chend einer Esterspaltung (2.8) wird dann Ameisenséure frei, welche einer Zerfallsre-
aktion (2.10) unterliegt.

CH,OH = HCHO + H, (2.6)

HCHO + CH,0H = OHC — O — CH; + H, (2.7)
H;C' — O — CHO + H,O = HCOOH + CH;OH (2.8)
HCHO + H,0 = HCOOH + Hy,  ((2.7) + (2.8)) (2.9)
HCOOH = CO, + H, (2.10)

Die Zersetzung zu Kohlenmonoxid ist dabei als Verzweigungsschritt aus dem gebildeten
Formaldehyd nach

HCHO = Hy+CO (2.11)
oder auch iiber Zerfall von Methylformiat
H;C —0O—-CHO = CH3;0H +CO (2.12)

denkbar. Weitere Nebenprodukte konnen auflerdem Polymerisiationsprodukte von
Formaldehyd oder auch Dimethylether (DME) sein. Letzteres wird entsprechend

2 CH;0H = H3C — O — CH; + H,0 (2.13)

gebildet. Gleichungen 2.11 bis 2.13 werden bei Wasserunterschuf§ favorisiert.

2.4.2 Schliisselspezies und Schliisselreaktionen

Angesichts der verschiedenen diskutierten Teilschritte und mdéglichen Nebenreaktionen
kann sich die Fragestellung ergeben, welche der Spezies und Reaktionen tatséchlich
fiir eine formale Beschreibung des Systems benétigt werden.

Dabei sieht zunichst die Element-Spezies Matrix wie folgt aus:

‘C’HQ,OH H,O Hy, CO, CO HCHO HsCOCHO HCOOH H3COCH;

C 1 0 0 1 1 1 2 1 2
H 4 2 2 0 0 2 4 2 6
O 1 1 0 2 1 1 2 2 1

(2.14)
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wobei sich mit dem Rang der Matrix Rg = 3 und der Anzahl der Spezies N = 9 die
Anzahl der Schliisselkomponenten nach

R=N - Ry (2.15)

mit 6 ergibt. Da die Komponenten Formaldehyd, Ameisensédure sowie Ameisensidure-
methylester experimentell bei Wasseriiberschufl im Abgas nicht gefunden werden (Zwi-
schenprodukte am Katalysator adsorbiert), kénnen diese im Falle konstanter Ober-
flachenbelegungsgrade bei stationdrer Betriebsweise eliminiert werden. Die Anzahl der
Schliisselkomponenten reduziert sich auf 3.

So ergibt sich unter Umstellung nach den gewé#hlten 3 gebundenen Unbekannten (Was-
serstoff, CO und Dimethylether) und Gauss’scher Eliminierung:

‘ Hy, CO H;COCH; CHsOH HyO CO,
1 0 0 2 4 3
0 1 0 1 2 3
0 0 1 0 -1 -1

(2.16)

Sdax

wobei die Stoffmengenénderungen der gebundenen Unbekannten unmittelbar ablesbar
sind.

Bei einer weiteren Betrachtung der im vorangegangenen Kapitel dargestellten Reak-
tionen nach dem Schliisselreaktionsprinzip kann die Matrix der sté6chiometrischen
Koeffizienten aufgestellt werden. Dabei konnen Gleichungen mit Zwischenprodukten
vorab eliminiert werden. Die weitere Reduktion der Matrix nach dem Gauss’schen Ver-
fahren zeigt, dafl entweder Reaktion 2.5 oder 2.4 als Nicht-Schliisselreaktion eliminiert
werden kann:

H, CO H;COCH; CH;0H H,O CO,
23) 3 0 0 —1 -1 1
(24) | 0 3 0 ~1 2 =2 (2.17)
25) | 0 3 0 ~1 2 =2
(213)| 0 0 1 —2 1 0

Die Gleichung fiir die Anzahl der Schliisselreaktionen nach
R,=N — Ry (2.18)

ist dabei mit R, = 3 erfiillt. Das System ist vollstdndig mit Schliisselreaktionen be-
schrieben.

2.4.3 Thermodynamik

Da es sich bei allen bisher dargestellten (Teil-)Reaktionen um Gleichgewichtsreaktionen
handelt, ist eine thermodynamische Betrachtung fiir zu erwartende Produktzusam-
mensetzungen hilfreich.
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Ein wesentlicher Parameter, der das Produktspektrum beeinfluf3t, ist das molare
Wasser-Methanol Verhéltnis

CZ ‘nWasse‘r (219)
N M ethanol

In Abbildung 2.3 ist die Auswirkung des Wasseriiberschusses (¢ - 1) auf die Gleichge-
wichtszustidnde - berechnet iiber Minimierung Gibbscher Freier Enthalpie - dargestellt.
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Aus der Grafik ist zu erkennen, daffl der Molenbruch der Storkomponenten Koh-
lenmonoxid und Dimethylether im Wasserunterschufl sehr grofl ist. Eine derartige
Eduktzusammensetzung ist zu vermeiden. Die maximalen Konzentrationen an Was-
serstoff und Kohlendioxid sind etwa im stochiometrischen Verhéltnis zu erreichen.
Um den Anforderungen der PEMFC Rechnung zu tragen, ist ein Wasseriiberschuf}
von 0.3-0.5 anzuraten. So kann der Anteil an Kohlenmonoxid bereits auf 1-3 Vol.-%

gesenkt werden.

Der Einfluf von Temperatur und Druck bei einem konstanten Wasser zu Metha-
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Abbildung 2.4: Molenbriiche im Gleichgewichtszustand bei { = 1.5 in Abhéingigkeit der Temperatur
bei 3 bar (links) und in Abhéngigkeit des Druckes bei 250°C (rechts).
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nolverhéltnis sind in der Abbildung 2.4 dargestellt. Aus technischer Sicht ist besonders
hervorzuheben, dafl trotz der Volumenverdopplung bei der Reformierung der Druck
(Diagramm rechts) auf den Molenbruch des Zielproduktes Hy kaum Auswirkung hat.
Wird bei konstantem Massenstrom an Methanol der Druck im System erhéht, so ist
vorstellbar, dafl der Reaktor im Gegenzug durch die bedingte Verweilzeiterh6hung
verkleinert werden kann (sofern z.B. keine Reaktandeninhibierung auftritt). Der Anteil
an Kohlenmonoxid (extremes PEMFC-Gift) fillt auflerdem mit steigendem Druck.
Die Konzentration an DME wiirde geringfiigig steigen. Letzteres besitzt jedoch im
Vergleich zu CO ein geringeres Vergiftungspotential fiir die Brennstoffzelle.

Die Temperaturabhingigkeit (Diagramm links) der Produktzusammensetzung
ist dhnlich gering wie der Einflul des Druckes. Am deutlichsten wird der Anteil an
CO mit der Temperatur erhoht, d.h. je geringer die Arbeitstemperatur desto weni-
ger Aufwand mufl zur Gasreinigung betrieben werden. Dies ist jedoch beziiglich der
Reaktionsgeschwindigkeit der Reformierung und damit Reformergréfie ungiinstig. Di-
methylether ist bei dem gewéhlten Druck nur in Spuren vorhanden und wurde deshalb
nicht dargestellt.

2.5 Katalysatoren

Sowohl aus reaktionstechnischer als auch aus technischer Sicht sind neben der Thermo-
dynamik auch die Wahl des Katalysators entscheidend fiir das Brennstoffzellensystem.
Der Katalysator beeinflufit Reaktionswege und somit Selektivitdten sowie Reakti-
onsgeschwindigkeiten und letztendlich Reaktorvolumina. Bei der Literaturrecherche
konnten im wesentlichen zwei stark unterschiedliche, vielversprechende Systeme
gefunden werden, die im folgenden kurz beschrieben werden. Beide Katalysatortypen
sollen im Rahmen dieser Arbeit behandelt werden.

2.5.1 Palladiumbasierte Katalysatoren

Der Typ der palladiumbasierten Katalysatoren, deren weiterer Hauptbestandteil Zink-
oxid als Trager darstellt, ist wesentlich ,,jiinger”, vergleicht man das Erscheinungsjahr
der ersten Artikel ([46]) mit dem der kupferbasierten Katalysatoren. Dies kann unter
anderem daran liegen, daf} fiir eine hohe Aktivitdt des Katalysators eine definierte
Vorbehandlung notig ist. Dabei handelt es sich um einen Synergieeffekt der beiden
Elemente Palladium und Zink. Ublicherweise wird bei den Metallen Pd, Pt, Rh, Ni
und Ru auch in Gegenwart von Wasser lediglich eine Zersetzung von Methanol zu
Kohlenmonoxid und Wasserstoff erreicht [47], [48]. Die Aktivitét dieser Katalysatoren
ist iiblicherweise gering. Wird Palladium in Gegenwart von Zinkoxid bei Temperaturen
grofler ca. 300°C reduziert, so lafit sich im Gegensatz zu den genannten {ibrigen
Metallen ein Teil des Zinkoxids vorzeitig zu Zn(0) in Form von PdZn reduzieren.
Bildet sich diese PdZn-Legierung aus, so kann die Aktivitdt und die Selektivitit
zu Kohlendioxid und H, drastisch gesteigert werden. ZnO stellt also nicht nur ein
Trigermaterial dar, sondern fungiert quasi als eine Art Promotor bzw. Katalysator.
Dabei ist jedoch ungekldrt, welche Aufgabe das gebildete Zink erfiillt - moglicherweise
stellt es eine Art Sauerstofftransmitter dar.
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2.5.2 Kupferbasierte Katalysatoren

Die Systeme, die auf Kupfer basieren, sind im wesentlichen schon aus der Metha-
nolsynthese [49] (siehe Kapitel 2.1) bekannt. Diese wurden vielfiltig weiterentwickelt,
speziell um auch bei hohen Temperaturen grofie Reaktionsgeschwindigkeiten zu erhal-
ten. Bei Kupfersystemen geht dies einher mit einer hoher Desaktivierungsneigung. Als
Promotoren werden im wesentlichen Oxide des Mangans, Chroms und Magnesiums
verwendet, als Tridgermaterialien kommen ~-Aluminiumoxid, Titanoxid, Siliziumoxid,
Zinkoxid und auch stabilisiertes Zirkonoxid in Frage. Um die Vielfalt und damit die
Screeningversuche in dieser Arbeit in verniinftigem Rahmen zu halten und sich mehr
auf die Kompatibilitdt von Katalysator und Mikrostruktur beschrédnken zu koénnen,
wurde im Rahmen dieser Arbeit auf die Verwendung von reinen Promotoren verzich-
tet.

2.6 Mikrostrukturierung und Mikrostrukturappa-
rate in Metall

Ankniipfend an Kapitel 1.1, in dem kurz die Entwicklung der metallischen Mikrostruk-
turreaktoren (keramische Reaktoren siehe z.B. [50], [51]) erwdhnt wurde und die Tatsa-
che, daf§ es sich bei den Mikrostrukturen um ein Hauptwerkzeug dieser Arbeit handelt,
wird auf den néchsten Seiten ebenfalls auf die Herstellung und deren Eigenschaften
eingegangen. Diese beeinflussen die Entwicklung eines Reaktors fiir die Methanolrefor-
mierung.

2.6.1 Techniken der Mikrostrukturierung in Metall

Bei den Techniken der Mikrostrukturierung in Metall werden heute im wesentlichen
drei Prinzipien angewandt:

1. Mechanische Mikrostrukturierung
2. Mikrostrukturierung durch Atzen
3. Mikrostrukturierung durch Abformung (Préigen)

Mikrostrukturierung durch Rapid Prototyping oder direkte Laserbearbeitung sind
derzeit noch in der Entwicklungsphase.

Punkt 1, die mechanische Mikrostrukturierung , laf§t sich nochmals in Drehen,
Sdgen und Drahterodieren untergliedern. Es kénnen nur gerade Strukturen erzeugt
werden (siehe Abbildung 2.5). Mit Frédsen als Option der mechanischen Fertigung
kénnen auch nicht lineare Strukturen erzeugt werden. Diese Variante ist jedoch teurer
und zeitaufwendiger.

Mikrostrukturierung durch Atzen bietet hier eine kostengiinstige Alternative
und ist beziiglich der Formgebung durch die Maskenerzeugung limitiert. Das Material
mufB nicht spanabhebend bearbeitbar sein, dafiir aber dtzbar, d.h. geeignete Atzbdder
miissen verfiighar sein. Weitere Grenzen existieren dariiber hinaus besonders bei
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Abbildung 2.5: Rasterelek-
tronenmikroskopie einer me-
chanisch strukturierten Metall-
folie

den Aspektverhiltnissen, die durch die Atzgeschwindigkeit in horizontaler wie auch
vertikaler Richtung bestimmt (vergleiche Abbildung 2.6) werden. Es ergeben sich vor
allem bei Atzungen in Metallen Strukturen von halbelliptischem Querschnitt.

Maske (belichteter Photoresist)

Abbildung 2.6:

Prinzipskizze und
Rasterelektronen-
mikroskopie-
CTam aufnahme einer
| gedtzten Mikrostruk-
tur

So ist es in Stahl nicht moglich Kanéle zu dtzen, die tiefer als breit sind. Dies hat auch
Auswirkungen auf die Volumennutzung des Materials und stellt einen Gewichtsfaktor
dar, der bei einem Einsatz eines Mikrostrukturreaktors im Automobil nicht zu
vernachléssigen ist.

Bei der Mikrostrukturierung mittels Abformung kann ebenso wie beim Atz-
verfahren billige Massenware produziert werden. Dies setzt allerdings voraus, dafl im-
mer ein Abformwerkzeug aus festerem Material als dem zu fertigenden Material zur
Verfiigung steht. Dieses mufl wiederum durch ein anderes Verfahren erzeugt werden,
wie z.B. durch Frisen. Die Abformung ist auflerdem durch das Aspektverhéltnis der
Struktur begrenzt, da das Material nicht beliebig der Form ausweichen kann, ohne zu
reiflen.
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2.6.2 Fiigen und Adaptieren von metallischen Mikrostruktu-
ren

Der néchste Schritt bei der Herstellung von Mikroreaktoren nach der eigentlichen Mi-
krostrukturierung ist das Fiigen und Adaptieren der Strukturen. Unter Fiigen ist das
Verbinden eines Stapels aus mikrostrukturierten Folien zu verstehen. Adaptieren be-
deutet, diese gefiigten Strukturen mit Adaptern zu versehen (siehe Abbildung 2.7), die
eine Fluidverbindung an andere Systeme erméglichen.

Deckpl atte @ \

Flgen durch
z.B. Diffusions-

N ‘,’ ‘.- Adaptieren durch

z.B. Elektronenstrahl-
Abbildung 2.7: Prinzipskizze
des Fiigens und der Adaptie-
rung zu einem Mikrowédrmetau-
scher oder Mikrostrukturreak-
tor

Diese Schritte konnen abhéngig von Storfaktoren wie Beschichtungen, Oxidschichten
sowie Verunreinigungen ebenfalls auf verschiedene Moglichkeiten erfolgen:

Diffusionsschweiflen

Laser- oder Elektronenstrahlschweifien
Wirme-Induktions-Schutzgas-Schweifien (WIG) mit und ohne Zusatzmaterial
Loten

Kleben

Klemmen mit und ohne Zuhilfenahme von Dichtmaterial

Am anfélligsten gegen die oben genannten Storfaktoren ist das Diffusionsschwei-

en, bei dem hohe Lasten auf das Bauteil ausgeiibt werden, um unter Vakuum,
bei Temperaturen nahe des Schmelzpunktes des Materials und ohne die Hilfe von
Schweiflzusidtzen eine Verbindung durch korngrenzeniibergreifende Diffusion zwischen
den mikrostrukturierten Folien zu erreichen.
Bereits geringe Schichtdicken an Oxid oder Funktionsschichten verhindern diesen
Vorgang mit der Folge von Leckagen im Mikrostrukturbauteil. Eine Beschichtung mit
Katalysatormaterial im Anschlufl an den Fiigeproze bzw. eine Entfernung der Schicht
an den Stirnflichen der Stege vor dem Fiigen ist meist erforderlich.
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Besonders schwierig ist die Schweiflung von Materialien, wie z.B. Aluminium, die wegen
der thermodynamisch sehr stabilen Oxidhaut eine besonders starke Diffusionsbarriere
besitzen. Bei Materialien wie Edelstahl reicht eine fettfreie saubere Oberfliche und
die Vermeidung von Sauerstoffatmosphére wihrend des Schweifiprozesses aus, um
hochvakuumdichte (Heliumleckrate < 107'% mbar/(Is)) und druckfeste Bauteile (bis
zu 1000 bar) zu produzieren.

Bei Laser- und Elektronenstrahlschweiflen (Electron Beam Welding, kurz:
EB-Schweiflen) wird durch Schutzgas bzw. Vakuum fiir eine von Sauerstoff freie
Umgebung gesorgt, da auch hier Oxide, aber auch Verunreinigungen und Lunker zu
Undichtigkeiten fiihren. Beim Laserschweifen kann mit Zusatzmaterial geschweifit
werden. Beim Elektronenstrahlschweifien ist eine grofiere Eindringtiefe (hohere Druck-
festigkeit), aber auch eine flichige Schweifung durch Strahlaufweitung moglich. Diese
Aufweitung findet Grenzen durch die damit verbundene sinkende Strahlintensitét.
Bei beiden Methoden ist eine Vermeidung von Spalten sehr wichtig, da sonst keine
Verschmelzung der Materialien erfolgt. Zum Fiigen miissen die Mikstrostrukturfolien
moglichst wenig Dickentoleranz aufweisen, gratfrei sein und zusétzlich gepresst werden.
Fiir eine Katalysatoraufbringung vor dem Fiigen bedeutet dies, dafl eine zu grofie
Schichtdicke auf den Stegen der Struktur ebenfalls vermieden werden muf}. Beide
Verfahren werden ganz im Gegensatz zum Diffusionsschweiflen, welches nur zum
Fiigen verwendet wird, auch fiir die Adaptierung herangezogen. Das zu fiigende oder
adaptierende Material wird nur lokal am Rand erhitzt und abgedichtet, was positiv
fiir, vor dem Schweiflen aufgebrachte, temperaturempfindliche Katalysatoren ist. Die
Druckfestigkeit ist meist nicht so grof§ wie beim Diffusionsschweiflen. Auf einer Folie
getrennte Fluide zu fithren, ist nur mit viel Aufwand moglich. Die Besténdigkeit
gegen Druck kann beim Strahlschweiflen iiber die Wandstdrke der &dufleren Hiille
erhoht werden. Diese nimmt die Kréfte auf, die auf den Folienboden wirken. Die
Schweifinaht mufi im Falle eines adaptierten Bauteils im Extremfall nur noch die
Abdichtungsfunktion iibernehmen.

WIG-Schweiflen wird in aller Regel nur zum Adaptieren der Strukturen ver-
wendet, da aufgrund der geringen Dicke des Folienmaterials die Strukturen zerstort
werden konnen. Nur im Falle von z.B. elektrisch beheizten Apparaten (siehe [52]) oder
anderen Bauteilen mit sehr breitem Randbereich der Folie ist das Aufschmelzen beim
Fiigen kontrollierbar.

Das Loten von Strukturen stellt eine Alternative zum Diffusionsschweiflen dar,
wobei dieses Verfahren ohne Druck auf das Bauteil auskommt. Die benétigten Tempe-
raturen konnen unter Umstdnden geringer sein. Materialien kénnen auch verbunden
werden, wenn diese starke Diffusionsbarrieren besitzen. Unterschiedliche Metalle mit
sehr verschiedenen Schmelzpunkten konnen ebenso verlotet werden. Die Verbindung
der Mikrostrukturfolien kann iiber gefiillte Nuten oder iiber eine Beschichtung mit
Lot erfolgen. Bei der Lotbeschichtung kann entweder nur der Rand, alle Stirnflichen
der Stege oder auch die ganze Folie bedeckt sein [53], [24]. Je hoher der Flichenanteil
der beschichteten aufeinander liegenden Kontaktstellen ist, desto hoher ist die Druck-
festigkeit. Soll zusétzlich ein Katalysator vor dem Fiigen aufgebracht werden, diirfen
sich Lot- und Katalysatorbeschichtung nicht iiberschneiden. Teile des Katalysators
konnen dann trotz aller Vorsichtsmafinahmen beim Lotvorgang mit Lot verunreinigt
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werden und damit verloren gehen. Irreversible Schédigungen des Katalysators sind
auch durch eventuell beigemischte Flufimittel zu befiirchten. Erfolgt die Beschichtung
mit Katalysator nachtréglich, so kann trotzdem das Lot einen Storfaktor darstellen, da
die Inhaltsstoffe meist verschiedenstartiger Natur sind. So kénnen Trigereffekte oder
Wandreaktionen an den am haufigsten verwendeten Loten auf Kupfer-, Silber- oder
Nickelbasis auftreten. Letztlich sind Lotverbindungen auch hiufig korrosionsanfilliger
als reine Materialverbindungen ohne Zusatzmaterial, wie in den letzten Jahrzehnten
im Bereich der Plattenwérmetauscher gezeigt wurde [54].

Der Einsatz der Klebetechnik mit seitlichen Klebenuten an den Rindern der
Folien ist von vornherein auf maximal 300°C begrenzt. Die Druckfestigkeit ist gering.
Die Korrosionsanfilligkeit ist abhéngig vom verwendeten Kleber, prinzipiell aber
findet sich hier eher ein geeigneter Kleber als ein geeignetes Lot.

Das Klemmen mit oder ohne Dichtungsmaterial wird hé&ufig nur zu Labo-
ratoriumszwecken verwendet, da hier im Gegensatz zu allen anderen Fiige- bzw.
Adaptiermethoden keine hohe Dichtigkeit (speziell ohne Dichtung) erreicht wird. Wird
das Material thermisch beansprucht, so verziehen sich die Materialien besonders bei
schlechter Konstruktion sehr gerne und es entstehen Spalte, die im Gréflenbereich
der Mikrostrukturen liegen konnen. Dies bedeutet besonders beim Arbeiten mit
geféhrlichen Stoffen im Betrieb eines solchen Reaktors oder Wérmetauschers ein
Gefahrenpotential. Bei reaktionstechnischen Untersuchungen koénnen nicht zu ver-
nachldssigende Fehler durch Bypisse entstehen. Vorteil dieser Technik ist die leichte
Auswechselbarkeit der zumeist beschichteten Folien. Das Gewicht der Klemmvorrich-
tung ist meist sehr grof}, was bei der Berechnung von Energiebilanzen storend sein
kann. Auch eine dynamische Fahrweise von Reaktionen ist so meist nicht moglich.

In Bild 2.8 sind abschliefend Bauteile dargestellt, die kombiniert iiber die unter-
schiedlichen Strukturierungs-, Fiige- und Adaptiertechniken hergestellt wurden.

Erodieren + Atzen +
EB-Fugen
Erodieren + 9 Klemmen
Diffusionsschweil3en Drehen +
m Diffusionsschwei3en +
WIG-Adaptierung
Drehen +
Diffusionsschwei3en +
EB-Adaptieren
| —
Drehen +
Diffusionsschwei3en
Drehen + . .
Erodieren + Laserschweil3en Abblldung 2.8: Bil-
EB-Fugen der von Bauteilen,

fur Klemmadapter . .
P die nach verschiede-

nen Strukturierungs-,
B Fiige- und Adaptier-
— methoden hergestellt
wurden

[ 300 um
| —
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2.6.3 Eigenschaften von metallischen Mikrostrukturen

Die Eigenschaften von Mikrostrukturen in Metall werden bestimmt durch Material,
Grofle, Form und Oberfliche.

Die Materialwahl hat im wesentlichen Auswirkungen auf die chemische und
thermische Bestédndigkeit der daraus gefertigten Reaktoren oder Warmetauscher. So
konnen Bauteile aus Aluminium, welches schon bei etwa 660°C [55] schmilzt, herge-
stellt werden. Reaktoren aus purem Rhodium, welches bei 1300°C noch anwendbar
ist [56], sind ebenfalls herstellbar.

Die Form und vor allem die Grofle konnen, neben der auf der Hand liegen-
den Verstopfungsgefahr, drastische Auswirkungen auf bekannte Kennzahlen oder auch
Losungsalgorithmen im Bereich der Modellierung von Stromung und Warmeiibergang
haben. So kann bei sehr kleinen Abmessungen der Kanéle zum Beispiel die Betrachtung
eines Fluids als Kontinuum nicht mehr gelten. Die mittlere freie Wegldnge der Molekiile
des Fluids mufl mindestens einen Faktor 10 ([57]) oder sogar Faktor 1000 ([58]) kleiner
sein als der hydraulische Kanaldurchmesser, um die Navier-Stokes-Gleichungen anwen-
den zu diirfen. Dies heifit, daf§ die Knudsen-Zahl

Am

Kn = g (2.20)
mit dem Kanaldurchmesser d und der mittleren freien Wegldnge \,, kleiner 0.1
bzw. 0.001 sein muf}. Bei Raumtemperatur und 1 bar ist die freie Wegldnge von Luft
etwa 0.1 pum, was fiir den Grenzdurchmesser des Kanals also 1 bzw. 100 ym bedeutet.
Wird die Temperatur des Reaktors erhoht, so wird dieser Wert noch kleiner. Fiir die
vorliegende Arbeit im Bereich Methanolreformierung wurde aus diesem Grund ein mi-
nimaler Kanalquerschnitt von 100 x 100 pm? gewiihlt. So ist auch nach dem schiirferen
Kriterium ein Fluidkontinuum, auch bei zusdtzlichen Querschnittsverengungen durch
Katalysatorbeschichtung, gegeben.
Der Ubergang von laminarer zu turbulenter Strémung scheint in Mikrokanélen ebenso
verschoben zu sein. Es wird von einem Ubergangsbereich bei Reynoldszahlen um
200-700 und von voll ausgebildeter Turbulenz um 400-1500 berichtet [59]. Ebenso be-
achtenswert erscheinen in diesem Zusammenhang auch die experimentell bestimmten,
vergleichsweise hohen Warmeiibergangszahlen und Nusselt-Zahlen in Verbindung mit
bekannten Kennzahlen-Korrelationen, die bei makroskopischen Wérmetauschern zur
Auslegung angewendet werden [59], [60]. Bei der Verdampfung in Mikrokanélen wird
auflerdem von Druckfluktuationen und viel schnellerem Warmetransport berichtet,
der auf beinahe spontan verdampfende Fliissigkeitsfilme unter sich vergrofernden
langlichen Dampfblasen zuriickgefithrt wird [61]. Die Schwerkraft verliert fiir die
Kondensation in kleinen Kanédlen ebenso an Bedeutung fiir die mathematische
Beschreibung mittels Kennzahlen [62].

Die Oberfliche der Kanéile/Stege wird mafBigeblich durch das Material und be-
sonders die Technik der Mikrostrukturierung bestimmt. Die Fiigetechnik oder die Auf-
bringung von Funktions-/Katalysator-Schichten in die Kanalstrukturen kann wiederum
von der Oberfliche abhéngen. Sie kann auflerdem die Stromungsform und den Warme-
durchgang aufgrund des hohen Oberflichen-Volumenverhéltnisses deutlich beeinflussen
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wenn nicht sogar bestimmen. Nach [63] gilt die Haftbedingung fiir Fliissigkeit sogar in
kleinsten Kanélen, d.h. die Geschwindigkeit des Fluids wird bei verschwindendem Ab-
stand zur Kanalwand Null. Liegt eine rauhe Oberfliche vor, so kann die Stromungsform
in den sich bildenden Hohlrdumen variieren. Die Auswirkungen auf die Kernstrémung
sind ungewifl. Turbulenzen oder quasi stromungsfreie Zonen wiren denkbar. Ebenso
unbekannt ist der Einflufl von elektrostatischem Potential zwischen einer Lésung und
der Kanalwand. Die Reichweite elektrischer Doppelschichten kann durchaus im Gréfien-
bereich eines Kanaldurchmessers liegen [64].

Sich verindernde Oberflicheneigenschaften sind z.B. héufig in Verbindung mit Alumi-
nium zu finden. Aluminiumoxid wird abhé&ngig vom Legierungsanteil schon bei Raum-
temperatur (Al, AlMg3 etc.) gebildet oder bei hohen Temperaturen ausgeschieden
(Al-haltige Hochtemperaturstéihle). Schlechte Schweifibarkeit, rauhe Oberflichen bei
Atzungen (siehe Abbildung 2.9) und gute Hafteigenschaften fiir Beschichtungen sind
die Folge.

.. N e SRS TV TRV IR R RE . v

Abbildung 2.9: Oberfliche
gedtzter Aluminiumfolien
(AlMg3)
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Kapitel 3

Anlagen, Reaktoren und
Reaktoridealitat

Die wesentlichen Bestandteile der Testanlagen fiir mikrostrukturierte Methanolrefor-
mierungssysteme sind in den folgenden Unterkapiteln zusammengestellt. Dabei wird
die Aufteilung in ein System zur Untersuchung von Katalysatoren und ein System zum
Test von prototypischen Reformern vorgenommen. Bei beiden Versuchsstdnden wird
kurz auf die Regelung der Prozefiparameter, die Analytik und die Anlagensteuerung
eingegangen. Fiir die Katalysatoruntersuchungen werden auflerdem der Aufbau und
die Eigenschaften des Versuchsreaktors dargestellt.

3.1 Teststand fiir Katalysatoren in Mikrostruktu-
ren

Abbildung 3.1 zeigt ein Schema und eine Photographie der Anlage zum Test der Ka-
talystoren auf Mikrostrukturen.

3.1.1 Regelung der Prozelparameter

Die fliissige Eduktdosierung und die Dosierung von Hilfsgasen bzw. Kalibriergasen
erfolgte mit Massendurchfluffireglern der Firma Bronkhorst. Deren Auslegung war durch
die Konzeption des Testreaktors vorgegeben. Zwei Regler fiir einen Volumenstrom von
maximal 15 mly/min und ein Regler mit hochstens 500 mly /min Helium-Aquivalent
wurden fiir die Dosierung von Gasen eingesetzt. Diese Stréme konnten direkt mit
den bereits verdampften Edukten HoO und H3COH vermischt werden oder iiber ein
Probenventil pulsférmig auf den Reaktor aufgegeben werden. Wasser bzw. Methanol
konnte im fliissigen Zustand von 0.2 bis 10 g/h dosiert werden. Der dazu nétige
Vordruck auf den fliissigen Edukten, die in voneinander getrennten gasdichten
Faltenbalgbehiltern vorlagen, konnte mittels eines Stickstoffpolsters, das die Bilge
umgab, aufgebracht werden. Dieser Druck wurde wiederum nach einem Master-Slave
Prinzip mit einem E7000-Steuermodul und einem Druckregler (beide Fa. Bronkhorst)
um 2 bar hoher als der Reaktionsdruck eingestellt. Um die Behélter entlasten zu
konnen, wurde dauerhaft eine kleine Stickstoffleckage iiber ein Nadelventil eingestellt.
Der Hub der Faltenbilge war auf etwa 250 ml ausgelegt, was den Dauerbetrieb der
Anlage entsprechend einschrinkte. Befiillt wurden die Faltenbélge mit Fliissigkeit

29
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Analytik
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Abbildung 3.1: Teststand fiir Katalysatoruntersuchungen (Schema u. Photographie)

durch Anlegen eines Unterdruckes im umbhiillenden Gasraum.

Der Phaseniibergang aus der Fliissigkeit erfolgte bei den Edukten Wasser und
Methanol nach der Dosierung in eigens fiir den geringen Massenstrom entworfenen
Verdampfern. Abbildung 3.2 zeigt den prinzipiellen Aufbau der Verdampfer und
die Verdampfungskonstanz bei gleichzeitiger Dosierung von H,O und H3COH bei
3 bar Reaktionsdruck (Standarddruck fiir Katalysatoruntersuchungen). Dabei sind die
Tonenstrome des Masse/Ladungsverhéltnisses (m/e) 17, 29 und 31 atomic mass units
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(kurz: amu, Messung mit dem in Unterkapitel 3.1.3 beschriebenen Massenspektrome-
ter) in Intervallen von 20 s gegen die Versuchsdauer aufgetragen.

4.0E-11
Dampf
3.5E-11 - Wasser (17 amu) I
- 3.0E-11 - Schittung
E 2.5E-11 -
g 2 0E-11 - Mthnol (29 amu)
7 5 o
& 1.5E-11 -
[
o
1.0E-11
Abbildung 3.2: Ver-
Methanol (31 Amu
5.0E-12 ( ) dampfungskonstanz
0.0E+00 1 ‘ ‘ ‘ ‘ ab  Versuchsbeginn
2000 4000 6000 8000 10000 12000 ] gegeniiber Zeit;
Laufzeit [s] Fliissigkeit Prinzipskizze der
Verdampfer

Dabei ist deutlich zu erkennen, dafl zunéchst etwa 2 Stunden Anfahrzeit benotigt
werden, bis sich das System eingeschwungen hat. Danach betrdgt die Schwankung
durch Unregelméfigkeiten in der Verdampfung etwa 10 % (Methanol bei 31 amu) bzw.
5 %(Wasser bei 17 amu) des eingestellten Massenstromes. Positive Auswirkung auf die
Konstanz des Eduktflusses hatten dabei die folgenden Gesichtspunkte beim Aufbau der
Verdampfer: ausschlieflliche Beheizung des Dampfraumes mit integrierter Schiittung;
Temperaturerfassung an der Schaumkeramik (dort erfolgte die Verdampfung) sowie an
der sehr diinnen Kapillare (Fliissigkeitszufuhr); dirckter Kontakt von Schaumkeramik
und Kapillare.

Der maximal einstellbare Volumenanteil des Dampfgemisches betrug etwa 50 Vol.-%,
da bei zu geringem Anteil an Tragergas keine verniinftige Druckregelung moglich war.

Die Druckregelung erfolgte entsprechend dem Fliefbild bis zu einem Reak-

tordruck von 20 bar mit einem Druckaufnehmer der Firma Haenn: fiir maximal
200°C Einsatztemperatur und einem Regelventil der Firma Kaemmer. Aufgrund des
Stromungswiderstandes (K -Wert) dieses Regelventils ergaben sich Limitierungen
beziiglich der durchsetzbaren Volumenstréme bzw. einstellbaren Driicke. Diese sind in
Abbildung 3.3 dargestellt.
Bei hohen Driicken und kleinen Volumenstromen mufite das Ventil zwischenzeitlich
komplett schliefen, was zu Pulsationen fiihrte, und bei ganz gedffnetem Ventil war der
Stromungswiderstand zu hoch, um eine fiir Versuche ausreichende Dosiermenge ohne
Druckanstieg flielen zu lassen.

Zur Kalibration der Analytik wurden Priifgase und Gasgemische iiber die Mas-
sendurchflufiregler dosiert bzw. ein mit Dampf geséttigter Gasstrom iiber den Sattiger
erzeugt. Der Dampfgehalt wurde dabei iiber die Dampfdruckkurve von Methanol bzw.
Wasser bestimmt. Die Analytik diente dann wiederum zur Kalibration der Fliissig-
keitsregler, da der kleine Massenstrom nicht geniigend genau gravimetrisch bestimmt
werden konnte.
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Abbildung 3.3: Grenzen beziiglich Druck und Volumenstrom fiir Helium (links) bzw. Umrechnung
auf maximalen Massenstrom (ohne Beriicksichtigung von Trigergas) an Methanol oder Wasser (rechts)
aufgrund des Regelventils in der Katalysator-Testanlage

3.1.2 Reaktorkonzept und Stréomungsverhalten

Fiir die Versuche zum Katalysatortest beziiglich Aktivitat, Selektivitat und Alterungs-
verhalten, der Ermittlung von Einflulparametern bei stationdren Betriebszustédnden
auf die gewiinschte Ausbeute an Zielprodukten sowie die Aufnahme der Daten zur
Modellierung der Reaktion wurde eine spezieller Testreaktor gebaut. Dieser sollte
einen leichten Austausch des Katalysators auf Mikrostrukturbasis erlauben, moglichst
totvolumenarm sein, moglichst geringen Bypass haben und dabei nur eine geringe
Anzahl beschichteter Folien enthalten. Nur so konnten Isothermie und ein aus prakti-
scher Sicht geringer Préaparations-/Folienherstellungsaufwand gewéhrleistet werden.

Abbildung 3.4 zeigt den Aufbau des Reaktors, der aus den Teilen Reaktorschale
und Folienhalterung sowie einem Abstandsblock besteht.

Abbildung 3.4: Testreaktor
fiir Katalysatoruntersuchungen
im Schema und Photographie

Um eine moglichst geringe katalytische Aktivitdt der druckfesten Schale gewéhr-
leisten zu konnen, wurde diese aus Stahl 1.4922 (X20CrMoV121) gefertigt. Dieser
wasserstoffbesténdige Stahl ist stark chromhaltig (12 Gew.-%), ist daher rostarm bei
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Temperaturen bis 300°C und enthilt wenig katalytisch aktives Nickel (< 0.5 Gew.-%).
Da sich dieser Werkstoff nicht gut bearbeiten 14t, wurde fiir die eigentliche Kataly-
satorhalterung und den pafigenauen Abstandsblock eine AlIMg3-Legierung verwendet.
Gedichtet wurde der Reaktor gegeniiber Umgebung mit einem Graphitring. Zwischen
der Reaktorschale und der Katalysatoreinlage wurde ebenfalls mit kleinen diinnen
Graphitringen gegen einen moglichen Bypass abgedichtet. Bei der Katalysatorhal-
terung, d.h. zwischen den einzelnen Aluminiumplatten und auch den Folien, wurde
rein metallisch gedichtet (Bypassuntersuchungen mit und ohne Beschichtung siehe
Kapitel 4.8). Im Blindtest des gesamten Reaktors unter Reaktionsbedingungen war
kein CO, mefbar. Maximal 0.018 Vol.-% CO sowie Spuren an Dimethylether wurden
gefunden.

Die Beheizung des Reaktors wurde iiber zwei speziell an die Reaktorschale
angepafite Heizscheiben bewerkstelligt, in deren Inneren je ein Heizband als Spirale
gewickelt wurde, um eine iiber die Fliche gleichbleibende Leistungsdichte iiber-
tragen zu konnen. Die Regelung der Scheiben erfolgte separat. Die Uberpriifung
der Temperaturverteilung konnte in radialer Richtung zwischen den Heizungen
und der Reaktorschale in einer Nut und am Gasein- sowie Gasaustritt der Folien
vorgenommen werden. Prinzipiell war von einem Temperaturgradienten der Heizung
zur Folie von etwa 12 K (nahezu konstant zwischen 200 und 300°C) auszugehen.
Die Temperaturdifferenz zwischen Ein- und Austritt der Folie war maximal 1 K.
Dies galt auch fiir die Messung entlang der Nut (0.5 cm - Schritte) in den Heizscheiben.

Die Foliengeometrie wurde entsprechend Uberlegungen zur Leistung pro Vo-
lumen/Gewicht eines spiteren Reformers und aus Griinden der Fertigung wie folgt
festgelegt (siehe auch Kapitel 9.1.4): 1 bis 4 Mikrostrukturfolien und mindestens
eine unstrukturierte Deckfolie der Dicke 0.15 mm, einer Linge von 64 mm und einer
Breite von insgesamt 14 mm konnten in den Reaktor eingelegt werden. Hohenunter-
schiede bei einer unterschiedlichen Anzahl an Mikrostrukturfolien wurden dabei mit
unstrukturierten Folien ausgeglichen. Der Gesamtstapel bestand immer aus 5 Folien.
Die Standardgeometrie der Struktur hatte 80 Kanile pro Folie mit 100 x 100 pm?
Kanalquerschnitt und 50 pym Steg zwischen den Kanélen.

In Abbildung 3.5 sind anhand einer Stré6mungssimulation mit dem Programm-
paket FLUENT©O die Geschwindigkeitsverteilungen und das Druckprofil im
Reaktor bei einer Befiilllung mit 2 Folien (Standard bei Katalysatortests) unter
der Voraussetzung laminarer Stromung dargestellt. Als Randbedingungen fiir die
Rechnung wurden wieder relevante Betriebparameter gewidhlt. In diesem speziellen
Fall wurden 3 bar, 250°C, 30 Vol.-% Wasser- und 10 Vol.-% Methanoldampf und
ein Tragergasflufl von 20 mly/min Helium gew#hlt. Auch wenn im Ein- und Auslauf
Riickstromungen auftreten, so ist dennoch, aufgrund des dominierenden Druckverlusts
in den Kanilen gegeniiber den Verteilerzonen, der Volumenstrom pro Kanal gleich.
Die Gleichverteilung ist insbesondere deswegen wichtig, da nur dort der Katalysator
vorliegt.

Experimentell wurde dariiber hinaus in Verbindung mit einer Sauerstoffpuls-
markierung iiber die Probenschleife bei einem Fluff von 200 mly/min Helium und
dem in Kapitel 3.1.3 beschriebenen Massenspektrometer die Idealitéit der Katalysator-
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Abbildung 3.5: Simulationsergebnis der Strémung im Testreaktor bei 3 bar, 250 °C , 30 Vol.-%
Wasser- und 10 Vol.-% Methanoldampf und einem Flufl von 20 mly /min Helium als Inertgas

folien in Bezug auf das Verweilzeitverhalten untersucht. Dabei wurde die Antwort-
funktion des Reaktors ohne Folien und mit Folienfiillung aufgenommen. Aufgrund der
Mefunsicherheit, hervorgerufen durch die Kapillare des Massenspektrometers, konnte
jedoch kein signifikanter Unterschied zwischen den Signalen festgestellt werden. Glei-
ches gilt fiir den Vergleich der Antwortfunktionen von Reaktor und Reaktorbypass.



3.1. TESTSTAND FUR KATALYSATOREN IN MIKROSTRUKTUREN 35

Eine entsprechende Auswertung nach

2 2
A 2 Ot Reaktor — Ot,Bypass o 2 3.1
0T @ Toypass)?  Bo (3:1)
( Reaktor — Bypass) 0

wodurch {iblicherweise die Bodensteinzahl von Reaktoren unter Abzug der Effekte
durch die Rohrleitung bestimmt (siehe auch [65]) wird, ergab eine Bodensteinzahl
von 1.3 mit einer Abweichung von 44! Da diese Untersuchung also experimentell mit
den zur Verfiigung stehenden Mitteln nicht aussagekriftig war, wurden zu diesem
Zweck weitere Berechnungen und Simulationen durchgefiihrt.

Bei der Berechnung der Bodensteinzahl fiir einen Einzelkanal mit bekann-
ten Gleichungen aus Rohrreaktoren [65] ergeben sich folgende Werte fiir den oben
gewahlten Betriebszustand (Hauptprodukt Wasserstoff diffundiert im Eduktgemisch):

_d raulisch,KKana
Re = ZChydrautisch Kanal _ 7 (3.2)

p

mit DHQ’GemiSCh =84 *107° mT2

Se = LGemisch ) 37 (3.3)
DHQ,Gemisch

1
Pem = m = 0.260 (34)
ReSc 192
und damit
l {ana
Bo = Pe,, Kanal — 166. (3.5)

dhydrauligch,lx’anal

Die Randbedingungen 0.23 < Sc < 1000 und beidseitig offenes System beziiglich
Dispersion fiir die Anwendbarkeit dieser Gleichungen sind gegeben. Nur die Reynolds-
zahl, die eigentlich 1 < Re < 2000 sein sollte, liegt im Grenzbereich. Die einzelnen
Kanile konnten also jeweils nach dem Kriterium Bo > 100 als Reaktoren mit
Pfropfenstromung betrachtet werden.

Die Simulation der Aufgabe einer Sprungfunktion mit Wasserstoff in
einem Einzelkanal in das Eduktgemisch (laminare Stromung) lieferte die in Abbil-
dung 3.6 dargestellte, auf die hydrodynamische Verweilzeit normierte Antwortkurve
F' am Kanalausgang. Diese wurde durch Integration der Verweilzeitverteilung E
nach dem Dispersionsmodell mit verschiedenen Bodensteinzahlen angendhert (siehe
Grenzkurven in Abbildung 3.6). Die F-Kurve liegt zwischen den dargestellten Kurven
fiir Bo = 150 und 200. Somit ist auch das Kriterium Bo > 100 nach der Simulation
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erfiillt.

An dieser Stelle soll dazu auch auf weitere Simulationen verwiesen werden ([66]),
aus denen dhnliches hervorgeht. Auch dort wurde fiir Gase eine laminare Stréomung
in Mikrokanélen betrachtet und der Schlufl gezogen, daff aufgrund der kurzen Dif-
fusionswege in Mikrokandlen die Verweilzeitverteilung sehr eng ist und somit eine
Pfropfenstromung angenommen werden kann.

Ein weiteres Idealitatskriterium speziell auch fiir Wandreaktoren ist iiblicher-
weise eine vernachliassigbare Einlaufstromung , d.h. die Lénge der Reaktoren
muf} viel grofler sein als der Durchmesser. Da bei allen Versuchen mindestens 12 mm
Folienléinge und maximal 0.1 mm Kanaldurchmesser verwendet wurden (Betrachtung
der Kanile als Einzelreaktoren), ist das Kriterium 1geartor/dgeaktor > 100 erfiillt. Dies
belegten auch Rechnungen entsprechend konventioneller Abschidtzungsmethoden aus
dem VDI-Wirmeatlas fiir Warmeiibergang und Stofftransport. Im ungiinstigsten Fall
sind die Einlaufstrecken immer noch kleiner als 1 mm. Einen dhnlichen Sachverhalt
lieferte die bereits oben erwahnte Simulation, bei der eine hydrodynamische Einlauf-
strecke in der Groflenordnung des Kanaldurchmessers ermittelt wurde. Aufgrund der
in Reaktorléngsachse wegen der Rechenzeit gering gewédhlten Gitterauflosung fiir die
Simulation ist jedoch kein genauer Wert fiir die Einlaufstrecke bekannt.

3.1.3 Analytik

Als  Standardanalytik  stand  fiir die Katalysatortests ein  MICRO-
Gaschromatograph (M-GC) der Fa. Chrompack (jetzt zugehorig zu Varian
Inc.) zur Verfiigung. Das System war bis 110°C im Einlaf§ beheizbar, um auch den
Dampf analysieren zu konnen und verfiigte iiber eine Pumpe, die die Probe aus
dem Gasstrom an einem T-Stiick absaugte. Das Gerét besafl zwei Kanile, die nicht
separat mit Tragergas versorgt werden konnten. Als Trigergas wurde Helium gewéhlt,
da so die Empfindlichkeit fiir geringe Mengen CO, Dimethylether und die meisten
Komponenten zufriedenstellend war. Nachteil in dieser Einstellung war jedoch, daf
Wasserstoff nur in gewissen Grenzen mefibar war. Erst ab 8 Vol.-% H, war der zu
integrierende Peak negativ (Peakinvertierung) und fiir Werte ab 25 Vol.-% Wasserstoff
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war die Regelelektronik des WLD bereits iiberlastet, d.h. die Signalhéhe wurde
begrenzt.

Kanal 1 bestand aus einer Probenschleife, einer 10 m Poraplot Q - Séule und einem
Wirmeleitfihigkeitsdetektor (WLD) zur Analyse von CO,, Methanol, H,O und DME
bzw. H3C-O-CHO . Kanal 2 unterschied sich nur durch eine Molsieb 5A - Sdule mit
5 m und diente zur Bestimmung der Permanentgase wie Wasserstoff, Stickstoff, O,,
CO und CH4. Die Zahl der Analysen in Folge auf Kanal 2 war auf etwa 10 Stiick
begrenzt. Danach mufite ein Ausheizen der Sdule bei 180°C (Maximaltemperatur
M-GC) fiir mind. 5 h erfolgen, um die Trennung der Substanzen zu gewéhrleisten.
Beide Séulen wurden mit einer Temperatur von 110°C betrieben um Kondensation bei
ausreichender Trennleistung zu vermeiden. Temperaturrampen waren systembedingt
nicht moglich. Die Analysendauer betrug 1.5 min (mit Probenahme 2 min) bei einem
Trigergasvordruck 1.45 bar (Kanal 1) und 1.15 bar (Kanal 2). Die Auswertung der
Chromatogramme erfolgte mit der Software Maitre 1.5 von Chrompack.

Fiir die Pulsversuche bzw. auch Versuche zur temperaturprogrammierten Oxidation
und Reduktion wurde ein Quadrupolmassenspektrometer Prisma QMS 200 der
Firma Balzers eingesetzt. Die Probenahme erfolgt iiber eine beheizte Quarzkapillare
von 1 m Linge. Die Auswertung der Signalintensitédten erfolgt iiber Helium als internen
Standard.

3.1.4 Anlagensteuerung

Die Anlage fiir Folientest wurde zum Teil per Hand betrieben und Temperaturram-
pen des Reaktors iiber die Regler realisiert. Die Ist-Temperaturen wurden in diesem
Fall mittels einer einfachen AD-Wandlung und eines Programms, entwickelt unter Lab-
View, erfafit. Fiir die Erstellung der notwendigen Daten fiir eine Kinetik wurde dieses
Programm um weitere Steuerfunktionen (MFC, Verdampfertemperatur etc.) und eine
Skriptsteuerung erweitert.

Da die Daten von Analytik und Anlagensteuerung wegen der Software Maitre auf zwei
getrennten Rechnern erfolgen mufite, wurden vor und wéhrend des Versuchsbetriebes
die Rechnerzeiten abgeglichen. Fiir die Zusammenfiihrung grofler Datenmengen wurde
ein Auswerteprogramm entwickelt.

3.2 Teststand fiir Mikrostrukturapparate

Im Gegensatz zum Teststand fiir Katalysatoruntersuchungen wurde fiir diese Anlage
die Zielrichtung nicht auf Erfassung von Daten zur Erstellung einer Kinetik gelegt, son-
dern auf moglichst grofie Flexibilitéit beziiglich des Einbaus verschiedener Reaktoren,
deren Optionen zur Beheizung sowie instationdrer Fahrweise dieser Reaktoren bzw.
dynamischer Messung der Produktgase.

3.2.1 Regelung der Prozelparameter

Abbildung 3.7 zeigt das Fliefbild des Teststandes mit den beiden Optionen zur
Beheizung und zwei verschiedenen Analysegeriten.
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Die Dosierung der Edukte Wasser und Methanol erfolgte iiber je zwei unter-
schiedlich dimensionierte Pumpen der Baureihe Primus M205 (maximal 200 ml/h
und 2 1/h, Alldos Dosiertechnik ) mit den entsprechenden Sicherheitseinrichtungen,
wie Uberstromventil und Druckhalteventil. Uber einen ldngeren Zeitraum konnten die
Dosiermengen mit Hilfe von Waagen unter den 5 1 Vorlagebehéltern mit einer An-
zeigegenauigkeit von 1 g bestimmt werden. Pulsationsddmpfer in beiden Dosierlinien
sorgten fiir einen stabilen Zustrom in den Verdampfer.

Der Verdampfer bestand aus einer Diiseneinheit mit je einer Diise fiir H,O und
H3;COH sowie einer Eintrittsoffnung fiir Argon (Inertgas) und zwei Heizzonen zur
Verdampfung des Gemisches. Wie sich zeigte, mufiten 200 mly /min Hilfsgas zugegeben
werden, um einen stabilen Zustand zu erreichen. Dies bedeutete, dal maximal 5 Vol.-%
des Gesamtstromes aus Argon bestanden.

Die Reaktorbeheizung konnte auf elektrischem Wege (maximal 6 Regler) oder
iiber die Wérmekopplung mit einer Totaloxidation (z.B. Umsetzung von synthetischem
Anodenoffgas) erfolgen. Im Gegensatz zum Katalysatortestsystem war bei Normal-
druck eine Umschaltung auf Bypass ohne starke Auswirkung auf die Verdampfung
moglich.

Der Druck im Reformierungssystem konnte wie in Kapitel 3.1.1 geregelt
werden, wobei das Druckregelventil iiber einen Bypass umgehbar war.

Der Gesamtstrom wurde fiir die Analyse mit einem konstanten Argonstrom
vorverdiinnt, wobei in der Regel der Hauptstrom (je nach Analytik und Gesamtstrom )
iiber die Kondensationseinheit fiir nicht umgesetzte Edukte, bestehend aus einem
Doppelrohrwérmetauscher und einem Kiihlaggregat, geleitet wurde. Zur Kalibration
der Analytik wurden eine Sattigereinheit und Priifgase verwendet.

3.2.2 Analytik

Zur Analyse standen ein Gaschromatograph 6890 (GC) der Firma Agilent mit
Chemstation Software sowie eine Massenspektrometereinheit (CI-MS) mit chemischer
Ionisation der Massen > 4 amu und dazugehoriger Software der Firma V+F zur
Verfiigung.

Im GC wurde die Trennung der Substanzen durch eine Schaltung von Poraplot Q -
und ausblendbarer Molsieb 5A - Kapillarsiule durchgefiihrt. Dabei wurden im
Rahmen des Analysenprogramms zunéchst auf der Poraplotsdule die Permanentgase
von COs, HyO und H3COH bei 100°C abgetrennt und auf die Molsiebsédule geschickt.
Die Permanentgase wurden dann auf der Molsiebsdule geparkt, d.h. diese Séule
wurde ausgeblendet. Wihrend einer Temperaturrampe auf eine Endtemperatur von
200°C wurden die verbleibenden Substanzen auf der Poraplotsédule aufgetrennt und
am Wirmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) analysiert. Danach wurde die Temperatur
wieder auf 100°C erniedrigt und die Molsiebsdule wieder in den Triagergasstrom des
Gaschromatographen zugeschaltet. Dann erfolgte die Trennung von Wasserstoff und
CO. Um die geringen Mengen an Kohlenmonoxid quantifizieren zu kénnen, wurde in
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Abbildung 3.7: Flielbild des Teststandes fiir Mikrostrukturapparate
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dem entsprechenden Zeitfenster der Analyse zusédtzlich eine Methanisierungseinheit
und ein Flammenionisationsdetektor (FID) in Reihe am Ausgang des WLD zugeschal-

tet. Insgesamt belief sich die Laufzeit einer Analyse damit auf 19 Minuten.

Fir die dynamische Erfassung von Produktkonzentrationen wurde das CI-MS
herangezogen, welches aus insgesamt drei Teilen besteht: einer Verdiinnungseinheit
(Inertizer), der Airsense 2000 (Ionisierung fiir Substanzen > 4 amu auf chemischem
Wege) und der H-Sense 2000 zur Analyse von Wasserstoff oder Helium. In Abbil-
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Abbildung 3.8: CI-MS-Einheit mit Anlage im Hintergrund; Prinzipskizzen der Funktionsweise der
Einzelkomponenten

dung 3.8 ist die Gesamteinheit des CI-MS (Anlage im Hintergrund) dargestellt.
Prinzipskizzen der Funktionsweise der Einzelkomponenten ergdnzen die Abbildung.

Hauptaufgabe des Inertizers ist die eingangsdruckunabhingige Bereitstellung
des Probengasstroms zu den beiden Massenspektrometer-Teileinheiten. Uber die
Membranpumpe 1 wird ein grofier Volumenstrom am Verteilerventil im Bypass
abgezogen, damit die Totzeit, resultierend aus dem Abstand zwischen Mefistelle und
Analysengerit, fiir die Messung nicht zu grofl wird. Pumpstufe 2 erniedrigt am anderen
Ausgang des Verteilerventils den Druck auf 1-7 mbar je nach eingangsseitigem Druck.
Die Einstellung des Verteilerventils wird wiederum iiber den Druck vor Pumpstufe 3
und nach Pumpstufe 2 geregelt. Zwischen Pumpstufe 3 und 4 wird iiber eine Kapillare
ein kleiner Verdiinnungsgasstrom aufgegeben und so der Druck auf 15 mbar angehoben.
Schliefllich wird noch iiber eine Druckregeleinheit (vor Pumpstufe 5) der Absolutdruck
auf 200 mbar erhoht, wobei das Verdiinnungsverhéltnis Inertgas-Probe auf bis zu
30:1 vom Benutzer eingestellt werden kann. Die letzte Druckstufe dient auflerdem der
Erhohung des Gasdruckes auf Atmosphérenbedingungen.

In der Airsense werden zunéchst Hilfsgase (Hg-Dampf, Xenon oder Krypton)
iiber Elektronenstofl ionisiert und entsprechend iiber das Oktopol 1 selektiert und
gebiindelt. In Oktopol 2 treffen dann die Hilfsgasionen auf den Probengasstrom und es
findet ein Ladungsaustausch statt. Das Oktopol dient quasi als Reaktionskammer. Je

nach Hilfsgas wird also ein unterschiedliches Energieniveau zur Ionisierung verwendet
(Hgt 10.45 eV, XeT 12.2 eV, K7t 13.99 eV), so dafl bei richtiger Wahl des Hilfsgases
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nur spezielle Gase aus dem Probenstrom ionisiert werden bzw. nur wenig Fragmentio-
nen erzeugt werden. Eine Uberlagerung im Massenspektrum von verschiedenen Spezies
kann so vernachldssighar sein. Quadrupol und Detektor entsprechen im wesentlichen
den Teilen eines Quadrupolmassenspektrometers, d.h. Selektion der Probengasionen
nach m/e (Masse/Ladungsverhiltnis) im Quadrupol und Detektion der Ionen in
einem Channeltron (Vervielfiltigung der beim Auftreffen der Ionen am Detektor frei
werdenden Elektronen und dadurch Messung eines Stromflusses).

Die separate Einheit H-Sense stellt ein eigenstdndiges Massenspektrometer dar.
Bevor eine Elektronenstoffionisation des Probengases erfolgt, wird der gesamte
Probengasstrom entfeuchtet. Die Massenselektion erfolgt iiber Permanentmagnete
(Sektorfeld), wobei nur die Detektion von Wasserstoff und Helium bzw. deren Isotope
moglich ist.

Die gewéhlten Einstellungen fiir die Bestimmung der Konzentration der
Produktkomponenten im CI-MS ergaben sich fiir die Applikation Methanolrefor-
mierung aus Vorversuchen. Die Verdiinnung im Inertizer wurde mit 1:20 relativ hoch
gewdhlt, um moglichst schnelle Ansprechzeiten fiir die Dédmpfe zu gewéhrleisten. Die
Adsorptionsneigung von Methanol und Wasser in der Airsense-Einheit war deutlich zu
sehen. Das Probeneinlafventil in die Airsense wurde auf einer Skala mit 1.2 (geschlos-
sen) - 6 V (ganz offen) bei 3 V festgelegt, da so eine gute Stabilitéit der Kalibrierfaktoren
gewdhrleistet war. Die H-Sense wurde mit der Option ,,Pressure Low” betrieben, d.h.
das Probeneinlafiventil wurde wegen hoher zu erwartender Wasserstoffkonzentrationen
nur gering geodffnet. Tabelle 3.1 gibt Aufschluf} iiber die Kalibrierfaktoren von H-Sense
und Airsense nach

ppm bzw. Vol.-%

Counts
s

[Kalibrierfaktor] = 1000 (3.6)

mit den gewihlten m/e-Verhéltnissen sowie Uberlagerungen. Aufgelistet sind aufler-
dem die Mefizeit pro m/e (Mefidauer steigt bei geringerer Ionendetektion pro Zeit,
Rauschen wird geringer mit steigender Mefidauer), Auflosung (100 = Massenpeak sehr
schmal, 0 = Massenpeak breit) und Bemerkungen.

Fiir die Ionisierung wurde ein Gemisch aus Xenon und Krypton verwendet, da Koh-
lendioxid nur so ausreichend zu ionisieren ist. Daraus resultierte, dafl Methanol ebenso
wie DME stark fragmentierte. Diese Fragmentierung wirkte sich jedoch positiv aus,
da Methanol auf m/e = 32 und 31 amu typischerweise durch ein hohes Grundsignal
(Sauerstoff) iiberlagert wurde. In jeglicher Einstellung ergab sich ein fiir den Detektor
schédliches, zu hohes Signal (> 200000 Counts/s). Die Interferenz des Kohlendioxids
(Isotopenverbindung mit "O) auf dem DME-Signal mit m/e = 45 amu fiel wegen der
schlechten Ionisierbarkeit des CO, nur gering aus. Etwas abwegig erscheint auf den
ersten Blick die Messung des Wassersignals auf m/e = 20 amu (Isotopenverbindung),
was aber aufgrund des hohen Signals des Massenspektrometers bei 18 amu ebenfalls
notwendig war.
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Molekiil | m/e Kalibrierfaktor Mefizeit | Auflésung | Bemerkung
[amu] | [1000{Konz}/(C/s)] [s] ]
H, 2 27.17 - - H-Sense
H;COH | 29 7.5191e-2 0.1 100 Fragment
CcO 28 4.09721e-2 0.3 100
cO 29 6.70201e-3 0.3 100 Interferenz
CO, 44 1.35407e-2 0.1 100
DME 45 7.32747 0.4 100 ppm !
DME 44 1.09862e-2 0.4 100 Interferenz
Hy - 2.5011378 - - Analogsignal
H,O 20 3.68554 0.4 90 Isotop

Tabelle 3.1: Molekiildetektion in H-Sense und Airsense; m/e, Kalibrierfaktor, Medauer, Auflssung
und Bemerkungen; Mefldauer pro Zyklus 1.9 s.

3.2.3 Anlagensteuerung

Die Steuerung der Anlage erfolgte fiir die Eduktstrome Methanol und Wasser per Hand.
Druck, Gasfliisse und Temperaturen konnten mit Hilfe eines entwickelten LabView-
Programms {iberwacht und gestellt werden. Dabei gab es zwei Optionen: Elektrische
Beheizung iiber einen Hauptregler mit davon abhéngigen Reglern oder getrennt steu-
erbare Einzelregler. Erstere Variante wurde fiir Spriinge im Temperaturniveau bei
moglichst isothermer Temperaturfithrung verwendet (ohne Verzogerung durch manuelle
Eingabe). Ein Zeitabgleich auf den Rechnern des GC, des CI-MS und der Anlagensteue-
rung erlaubte den Vergleich und eine Zusammenfiihrung der Daten wiederum iiber ein
LabView-Programm.



Kapitel 4

Beschichtungsverfahren von
Mikrostrukturen mit Katalysator

Wie bereits in der Einleitung der Arbeit angedeutet, ist ein zentraler Gesichtspunkt
beim Bau von Mikrostrukturreaktoren die Applikation des Katalysators in die Mikro-
kanéle (50 pm bis 1 mm).

Dabei kann der Katalysator im unteren Groflenbereich bis etwa 300 gm nur als Schicht
aufgebracht werden (Wandreaktor), wihrend bei grofieren Durchmessern auch eine Ka-
talysatorschiittung (Mikrofestbett) denkbar ist (z.B. 500 um [67]).

Bei der Wahl der Applikationsmethode ist darauf zu achten, dafl in der Regel eine
Materialpaarung von Metall und Oxid vorliegt. Eigenschaften, wie z.B. Temperatur-
ausdehnung und Struktur von Reaktormaterial und Katalysator sind meist stark un-
terschiedlich, so dafl vor allem bei der Beschichtung Spannungen oder geringe Adhésion
die Folge sind.

Bei einer Stapelung mehrerer Reformierungsebenen iibereinander ist die Warmeleitung
wegen der Metallstege jedoch besser als bei keramischen Katalysatorschiittungen (ver-
gleiche Kapitel 9.1.5), weshalb fiir diese Arbeit die Katalysatorbeschichtung gewéhlt
wurde.

In den folgenden Unterkapiteln wird aufgrund der zu erwartenden experimentellen
Schwierigkeiten auf die Auswahl der Methode sowie die einzelnen Préparationsschritte
im Detail eingegangen.

4.1 Auswahl der Beschichtungsmethode

Prinzipiell werden in der Literatur verschiedene Préparationsmethoden fiir Schichten
vorgeschlagen, die von der in dieser Arbeit verwendeten Methode abweichen. Dazu
zdhlen:

Sol-Gel Verfahren

Anodische Oxidation von Aluminiumlegierungen

Chemische bzw. Physikalische Gasphasenabscheidung

Sputterprozesse

Galvanische Verfahren, stromlos oder mit Hilfe von angelegter Spannung
,,Herkémmliche” Washcoat-Technologie

Die Entscheidung gegen diese Verfahren wurde zum Teil nach dem Ausschluffprinzip
getroffen.

43
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Ausschluikriterien waren z.B. die Forderung nach einer Beschichtungstechnik, die
moglicherweise nach dem Fiigen der Reaktoren durchgefiihrt werden kann. Dabei fielen
vor allem Sputterprozesse und galvanische Verfahren durch das Raster. Diese haben
zudem den Nachteil, daf§ nur gering portse Schichten bzw. iiberwiegend metallische
Schichten erzeugt werden. Washcoattechnologie im herkémmlichen Sinn basiert haufig
auf der Beschichtung mit colloidalen Hydroxidverbindungen. Die Kristallisation und
Umwandlung zum Oxid héngt sehr stark von den Trocknungs- und Kalzinierschritten
ab (sehr empirisch). Daher wurde auch im Bezug auf eine nachtrigliche Bauteil-
beschichtung von dieser Préparationsmethode Abstand genommen. Die Anodische
Oxidation ist zwar im Anschluff an ein Fiigen des Mikrostrukturbauteils moglich [55],
dennoch wurde auch hiervon Abstand genommen. Es ist nicht abzuschétzen, wie sich
die erzeugten amorphen Aluminiumoxidschichten gegeniiber Wasserdampf, vor allem
bei geringen Temperaturen (z.B. bei Anfahrprozessen), verhalten. Dabei ist eine Ver-
dichtung oder Verschlufl der Aluminiumoxidporen denkbar. Dieses wird in der Technik
ausgenutzt, um FEloxalschichten z.B. mit Farbeinschliissen zu Dekorationszwecken
haltbarer zu machen. Abscheidungen iiber die Gasphase wurden wegen der hohen
Kosten fiir die Precursoren gerade fiir Automobilanwendungen ausgeschlossen.

Bei der Sol-Gel Technik sind in aller Regel nur diinne, meist mikro- bis mesopordse
Schichten herstellbar. Die Beschichtung von Folien mit kommerziell erhéltlichen
Nanopartikeln als Katalysatoren oder Katalysatortrigern offerierte demgegeniiber die
Option makroporoser dicker Schichten mit viel Katalysatormasse. So wurde letzteres
Verfahren zur Herstellung der Schichten gewihlt.

4.2 Verfahrensschritte bei der Beschichtung mit
Nanopartikeln

In Abbildung 4.1 und 4.2 sind die Arbeitsschritte und dazu in Betracht gezogenen
Varianten fiir eine Beschichtung von Metallfolien mit den jeweiligen Katalysatorsyste-
men Palladium und Kupfer (siehe auch Kapitel 2.5) auf der Basis von Nanopartikeln
in Form von Flufldiagrammen dargestellt.

Bei der Herstellung eines Palladiumkatalysators koénnen zwei Vari-
anten grob unterschieden werden (Abbildung 4.1): Variante A kann als
,,Nachtrigliche Impréagnierung” bezeichnet werden, da eine bereits aufgebrachte
ZnO-Schicht im Tiipfelverfahren mit Palladiumlosung behandelt wird. Variante B
ist demgegeniiber eine ,,Vorab-Imprignierung”, d.h. Zinkoxid-Nanopartikel werden
mit einer Losung des Palladiums vorbehandelt. Bei Letzterem erfolgt im Anschlufl
eine erste Kalzination der beschichten Nanopartikel. Dabei wird eine Zersetzung des
Palladiumsalzes erreicht, um eine spétere Solvatation von Pd zu verhindern.

Bei beiden Varianten wird mit der Herstellung der Palladiumlosung sowie der
Polymerlosung als Haftvermittler und Stabilisator fiir eine Nanopartikeldispersion
begonnen. Letztere Losung (Gel-artig) des Polymers mufi vor der Verwendung
mindestens einen halben Tag geriihrt werden und anschliefend noch einmal so lange
zur Reifung (Entfaltung) des Polymers stehen gelassen werden. Beim Ansetzten ist
auf ein langsames Einriihren des Polymers in die Losemittelvorlage zu achten, da
sonst sehr schnell ,,Gel-Ballen” entstehen, die spiter eine homogene Verteilung der




4.2. VERFAHRENSSCHRITTE 45

Palladiumkatalysator |

Palladiumsalz

| Pd-Lésung

| Tragermaterial: ZnO-Nanopartikel

Variante A *

Endampien

| Polymer-Lésung | Kalzinieren

\ Variante B

Metallfolie

Auftragen

* Variante A

Schicht Impragnieren ? I‘

Kalzinieren

v

I Reduzieren I

Abbildung 4.1: Schematische Darstellung in Betracht gezogener Priaparationsschritte bei der Her-
stellung eines Palladiumkatalysators auf Metallfolien

Schicht behindern. Zur Herstellung der Palladiumlosung werden Palladiumacetat
(Pd(O-CO-CH3)y bzw. kurz Pd(Ac);) und Toluol verwendet. Diese Kombination
verhindert ein Anlosen der Polymerummantelung der ZnO-Nanopartikelschicht bei
Variante A (Impréignierung der Schicht) bzw. ein Auflésen der Nanopartikel bei beiden
Varianten. Wasser bzw. Losemittel mit stédrkerem Dipolmoment wiirden das Polymer
erneut in Losung bringen. Auflerdem haben wissrige Losungen von Palladium meist
nicht pH=7, so dal aufgrund des amphoteren Charakters von Zink das Zinkoxid
schnell in Losung geht (vergleiche Beschichtung mit Palladiumnitrat [68]).

Weitere Schritte unabhéngig von der Variante bei der Herstellung der Pd-
Katalysatorschicht sind die Schritte der Auftragung der Dispersion (inklusive
Trocknung der Schicht), Kalzinierung der Schicht sowie Reduktion des Palladiums
bzw. auch Teilen des Zinkoxids. Bei der Kalzinierung der Schicht wird das Polymer
zersetzt, die Nanopartikel bis zu einem gewissen Grad gesintert und Palladium je nach
Temperatur zum Teil oxidiert.

Bei Systemen mit Kupfer als Aktivkomponente (Abbildung 4.2) wurde prinzi-
piell im Rahmen dieser Arbeit von einer Vorab-Impriagnierung der in erster Linie als
Tragermaterialien zu verstehenden Nanopartikel abgesehen. Bei Variante A waren (im
Gegensatz zum Pd-System) keine drastischen Einfliisse durch ein Zusammenspiel von
Trager, Aktivkomponente und Folienmaterial auf die Selektivitdten der Reaktion zu
beobachten.

Wesentlich interessanter erschien demgegeniiber die Tatsache, dafi im Falle von Kup-
fersystemen die Aktivkomponente Kupfer direkt in Form von preisgiinstigen Na-
nopartikeln erhéltlich war. So konnen diese direkt mit in die Dispersion zu den
,, Triager”-Nanopartikeln eingebracht werden. Die , Tridger”-Partikel fungieren quasi als
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Abbildung 4.2: Schematische Darstellung in Betracht gezogener Priaparationsschritte bei der Her-
stellung eines Kupferkatalysators auf Metallfolien

Platzhalter zwischen den Kupferpartikeln.

Bei den Varianten B und C unterscheidet sich die Methode der Mischung der Kupfer-
oxidpartikel mit anderen Partikeln. Bei Variante B erfolgt die Mischung in der Disper-
sion durch mehr oder weniger starkes Riihren. Fiir Variante C werden die Nanopartikel
trocken miteinander in einer Hochenergie-Kugelmiihle MIXER MILL 8000 von Spex
vermahlen. Dabei kann es zusédtzlich zum Bruch der Partikel kommen, was wiederum
Auswirkungen auf die Reaktionsgeschwindigkeiten bei der Methanolumsetzung haben
kann.

Die {ibrigen Schritte der Schichtpriparation sind vergleichbar mit denen der Palladi-
umsysteme. Nur die Reduktion des CuO zu Cu(0) kann auch im Reaktionsgemisch
erfolgen, da diese bei Temperaturen unterhalb 300°C erfolgt.

4.3 Ausgangsmaterialien

Die eingesetzten Nanopartikel wurden bei der Firma Nanophase Inc. bezogen. Diese
stellen die oxidischen Nanopartikel {iber eine plasmagestiitzte physikalische Abschei-
dung unter Verwendung von synthetischer Luft als Reaktivgas her. Der maximale
Durchmesser der Partikel liegt bei etwa 100 nm je nach Oxid.

In Tabelle 4.1 sind vom Hersteller gelieferte Daten mit gemessenen Werten der
verwendeten Partikeltypen verglichen. Die Berechnung der Oberfliche erfolgte nach
Brunauer, Emmet und Teller aus Daten der Physisorption mit Stickstoff. Die Daten
wurden an einem Gerét der Firma Quantachrome (Autosorb-1) ermittelt. Der mittlere
Partikeldurchmesser wurde entsprechend dem Gewicht und der Oberfliche der Probe
abgeleitet.
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Stoff | Phase dm(NP) ABET(NP) p(NP) dm(exp) ABET(eXp) P [69]
[om] (m*/g] | [g/cm®] | [nm] [m?/g] [g/cm’]
CuO - 23 41 6.3 41 23.4 6.3
ZnO - 63 17 5.6 7 14.0 5.6
TiOy | 20 % 26 58 3.95 26 56.8 3.9
Rutil (Rutil 4.26)
Al, O3 ¥ 32 52 3.6 32 48.8 3.9

Tabelle 4.1: Daten der verwendeten Nanopartikeltypen nach Stoffklasse; Daten des Herstellers (NP),
experimentelle Daten (exp.); mittlerer Durchmesser d,, und Oberfliche Apgpr berechnet iiber No-
Adsorptionsdaten; Dichtebestimmung (NP) mit Gaspyknometer

Zn0O- Abbildung 4.4: TEM-Bilder der Al,O3 -

Nanopartikel

Abbildung 4.3: TEM-Bilder der

Nanopartikel

Die Ubereinstimmung der Daten von Nanophase und eigenen Messungen ist gut,
so daf} nur geringe Verinderungen des Materials durch Lagerung und Transport
(Verdichtung und Agglomeration) vorliegen diirften.

Abbildungen 4.3 und 4.4 zeigen die Struktur von ZnO und Al,Os-Partikeln
anhand von TEM-Bildern (Transmissions-Elektronenmikroskopie). Dabei ist andeu-
tungsweise die hexagonale Struktur von Zinkoxid zu erkennen. Aluminiumoxid ist
im Gegensatz dazu kugelférmig (TiO; und CuO ebenfalls kugelf6rmig). Anhand der
Bilder und der Tatsache, dafi die Partikeldichten (NP) und die Feststoffdichten [69]
gut iibereinstimmen, kann davon ausgegangen werden, dafl die Partikel selbst nicht
pords sind. Dies stimmt aulerdem mit den Daten aus der Physisorption mit Krypton
iiberein. Bei einem Versuch der Bestimmung des Mikroporenvolumens konnte keine
Mikroporositéit festgestellt werden.

Zur Feststellung der Modifikation der verwendeten Partikel (Vergleich mit den
Daten von Nanophase) wurde Rontgendiffraktometrie mit Pulverproben durchgefiihrt.
Die ermittelten Phasen der jeweiligen Partikelsorte (TiO, und Al,O3) stimmten mit
den Herstellerangaben iiberein. Dariiber hinaus erwiesen sich die Proben als gut kristal-
lin (hohe schmale Reflexe). Die ermittelten Partikeldurchmesser aus den XRD-Reflexen
und aus den Oberflichenmessungen waren vergleichbar (siehe auch Kapitel 4.5). Be-
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sonders hervorhebenswert erscheint an dieser Stelle das Rontgendiffraktogramm der
CuO-Nanopartikel (Abbildung 4.5). Hier konnte zusitzlich festgestellt werden, daf ein
kleiner Teil des Kupfers bereits in der Form CuyO vorliegt.
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a1
o
1

20 30 40 50 60 70 Abbildung 4.5: Rontgendif-
Beugungswinkel (2*Theta) [] fraktogramm einer Pulverprobe
aus CuO-Nanopartikeln

4.4 Charakterisierung der Nanopartikel-Dispers-
ionen

Fiir die Herstellung der Schichten ist die Auswahl des Polymers und des dazugehérigen
Losemittels in Abstimmung auf die Partikel besonders wichtig. Je geringer die Reag-
glomerationsneigung in der Dispersion ist, desto ldnger kann die Dispersion verwendet
werden. Die Vermischung von Partikeln unterschiedlicher Stoffklassen wie im Falle der
Kupfersysteme (CuO/ZnO-Mischungen) wird aulerdem besser, wenn noch dazu die
Vereinzelung der Nanopartikel des jeweiligen Stoffes gelingt. Ein weiterer wichtiger,
aber experimentell nicht direkt nachweisbarer Punkt bei dieser Beschichtungstechnik
ist, daf sich die Einzelpartikel inert gegeniiber dem Losemittel verhalten miissen. Zu
kleine Partikelfraktionen machen eine Abtrennung der Partikel vom Losemittel nahezu
unmoglich.

Zur Wahl des Polymers standen neben anderen Stoffen, die z.T. aus der Literatur
zur Erzeugung von Nanopartikeln aus Losungen [70] bekannt sind, leicht handhabbare
Polymere aus der Klasse der Cellulose. Bei den Untersuchungen wurde sich auf zwei
Kombinationen von Losemittel und Polymer beschrénkt, bei denen von Anfang an gute
Ergebnisse im Bezug auf die Qualitdt der Dispersion erzielt wurden:

1. Hydroxyethylcellulose (HEC) mit Losemittel Wasser
2. Hydroxypropylcellulose (HPC) mit Losemittel Isopropanol

HEC der Firma Merck (ohne Angabe des Molekulargewichtes) 16st sich aufgrund einer
Vielzahl an hydrophilen OH-Gruppen sehr gut in Wasser, nicht jedoch in Alkoholen.
Die Loslichkeit von HPC ist sehr gut in Wasser, jedoch ist der hydrophobe Charakter
starker ausgepriagt, so daf§ auch eine Losung in Ethanol und Propanol moglich ist.
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Ansatz | Losemittel | Substanz | Partikel | ngy | np, | np;

| [ [

Isopropanol CuO - 1.374 | 2.63 | 8.5
[sopropanol Zn0O HPC | 1.374| 2.0 0
Isopropanol CuO HPC | 1.374| 2.0 0

1 Wasser ZnO - 1.333 | 2.02 | 0.010
2 Wasser CuO - 1.333 | 2.63 | 8.5
3 Wasser ZnO HEC 1.333 | 2.0 0

4 Wasser CuO HEC 1.333 | 2.0 0

5 Isopropanol Zn0O - 1.374 | 2.02 | 0.010
6

7

8

Tabelle 4.2: Verwendete Brechungsindices von Fliissigkeit und Nanopartikel bzw. Polymermantel

Propanol wurde dabei aus Griinden eines geringeren Dampfdruckes als Ethanol bei
Raumtemperatur gewéhlt.

Hydroxypropylcellulose wurde zunéchst mit den Molekulargewichten 80.000, 370.000
und 1.000.000 g/mol von Aldrich getestet. Die Viskosititserhohung der Losung war
dabei bei HPC mit 370.000 g/mol am besten einstellbar. Aus diesem Grund wird im
folgenden nur noch dieser Typ Polymer als HPC bezeichnet.

Prinzipiell sind die Loslichkeiten beider Polymere zur Handhabung auf maximal
1.5 Gew.-% beschréankt (Losung wird hochviskos). In der Regel wurde mit einer
Konzentration von 0.5 - 1 Gew.-% gearbeitet. Zur Dispergierung von Nanopartikeln
einer einzigen Stoffgruppe, d.h. bei denen keine Mischung erzeugt werden muf}, war
ein Magnetrithrer zur Erzeugung einer homogenen Dispersion h#ufig ausreichend
(Dispergierdauern > 12 h).

Experimentelle Durchfithrung: Fiir die folgenden Untersuchungen im Hin-
blick auf eine Vermischung verschiedener Sorten Nanopartikel und deren Stabilitét
gegeniiber Reagglomeration wurde die Dispergierung mit einem Dispergiergerdt Ultra
Turrax T25 basic der Firma /KA bei einer Umdrehungszahl von 19.000 min~! erzielt.
Die Partikelgrofien bzw. auch Sekundérpartikeldurchmesser wurden mit Hilfe von
Laserbeugung an einem Gerét der Firma Beckman Coulter (LS230) an abgenommenen
Teilproben aus der Dispersion bestimmt. Im Laserbeugungsgerit wurde dabei die Pro-
be stark verdiinnt. Die untere Mefigrenze fiir den Partikeldurchmesser betrug 40 nm. Je
nach untersuchtem dispersen System wurde auch in der Verdiinnungseinheit des L.S230
das entsprechende Losemittel (Wasser bzw. Isopropanol) zur Verdiinnung verwendet.
Die fiir die Auswertung noétigen Parameter des Brechungsindexes der Fliissigkeit (ny;)
sowie des realen np, und imagindren np,; Brechungsindexes der Partikeloberfliche
wurden aus den Herstellerangaben des Gerites ausgewiahlt. Tabelle 4.2 gibt Aufschluf}
iiber diese verwendeten Konstanten sowie die dazu gehérigen Dispersionsansitze
(Nummerierung). Fiir die Mischung Partikel+Polymer+Losungsmittel wurde die
Oberflichenbelegung der Partikel mit Polymer beriicksichtigt. Die Brechungsindices
der Partikel wurden durch abgeschétzte Wertepaare fiir die Brechungsindices des
Polymers (Polymermantel) ersetzt. Diese Abschétzung erlaubt eine Vergleichbarkeit
der Partikelgréflenverteilung. Absolute Werte fiir die mittlere Partikelgrofie sind jedoch
mit Vorsicht zu behandeln.
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Abbildung 4.6: Partikelgroienverteilung in Abhéngigkeit der Zeit nach Dispergierung eines Ansatzes
mit 10 Gew.-% Nanopartikel bei 19000 min~!; Messung an Teilproben aus Ansatz 5 (links) bei 30 min
Dispergierdauer; Messung an verdiinnter Teilprobe aus Ansatz 1 (rechts) mit 120 min Dispergierdauer

Zunéchst wurden die Partikelgréfenverteilungen in Dispersionen ohne Po-
lymer untersucht. So zeigt Abbildung 4.6 exemplarisch am Beispiel von Ansatz 5
(ZnO/Isopropanol) bzw. Ansatz 1 (ZnO/Wasser) die Partikelgrofienverteilung in
Abhéngigkeit der Zeit nach Beendigung der Dispergierung. Dabei wurde fiir jede
Messung mit Ansatz 5 (Abbildung links) jeweils eine Teilprobe aus der unverdiinnten
Dispersion (10 Gew.-% Partikel) abgezogen und sofort analysiert. Die Partikel-
groflenverteilung verschiebt sich dabei schnell zu hoheren mittleren Durchmessern.
Bei Ansatz 1 (Abbildung rechts) verblieb die am Anfang gezogene Teilprobe in
der Verdiinnungseinheit des Laserbeugungsgeridtes und wurde in den angegebenen
Zeitabstinden vermessen. Der mittlere Agglomeratdurchmesser dieser Probe verschiebt
sich wesentlich schneller zu grofleren Werten. Ursache hierfiir ist die Verdiinnung,
nicht aber die Losemittel-Partikel Kombination. Dies wurde durch korrespondierende
Versuche mit den beiden Ansédtzen bewiesen. Dariiber hinaus zeigten die Kombinatio-
nen der Losemittel mit CuO-Nanopartikeln entsprechendes Verhalten. Die Polymere
sind zur Stabilisierung der Dispersion bzw. der Vermeidung von Agglomeration der
Partikel extrem notwendig.

In Abbildung 4.7 ist zum unmittelbaren Vergleich die Partikelgrofienverteilung
der gleichen Partikel-Losemittel Kombinationen, aber unter Zusatz der Polymere
(Ansétze 7 und 3), d.h. mit HPC (Abbildung links) bzw. mit HEC (Abbildung rechts)
in Abhéngigkeit der Zeit dargestellt. Dabei wurden 0.5 Gew.-% Polymer ins Losemittel
eingeriihrt. Es ist wieder zu bemerken, daf} in stark verdiinnten Dispersionen (Verbleib
der Teilprobe in der Verdiinnungseinheit) die Agglomerationsneigung aufgrund der
ebenfalls geringeren Konzentration an Polymer hoher ist als in der unverdiinnten
Dispersion. Die unverdiinnten Ansétze selbst verdndern sich auch innerhalb mehrerer
Tage nur gering (siehe abweichende Skala fiir die Zeitkoordinate innerhalb Abbil-
dung 4.7).

Bei einem Vergleich der Funktionalitit der Polymere Hydroxyethyl- und Hy-
droxypropylcellulose in Wasser bzw. Isopropanol beziiglich der Vereinzelung von
ZnO-Nanopartikeln stellt sich (siehe Abbildung 4.8) heraus, daf sich in ersterer
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Abbildung 4.7: Partikelgroffenverteilung in Abhéngigkeit der Zeit nach Dispergierung eines Ansatzes
mit 10 Gew.-% Nanopartikel und 0.5 Gew.-% Polymer bei 19000 min—!; Messung an Teilproben aus
Ansatz 7 (links) bei 120 min Dispergierdauer; Messung an verdiinnter Teilprobe aus Ansatz 3 (rechts)
mit 120 min Dispergierdauer
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Abbildung 4.8: PartikelgroBenverteilung in Abhéngigkeit der Dispergierdauer bei 19000 min—! fiir
10 Gew.-% ZnO-Nanopartikel und 0.5 Gew.-% Polymer; mit HEC in Wasser (links); mit HPC in
Isopropanol (rechts)

Losung die Partikel langsamer vereinzeln lassen als in letzterer. Demgegeniiber ist
aber die mittlere Korngofie fiir Ansatz 3 deutlich geringer und die Verteilung ldngst
nicht so multimodal wie im Falle des Ansatzes 7. Das heiffit, dafl in der Variante
mit Wasser bei langen Dispergierdauern die Vereinzelung der Partikel besser gelingt,
auch wenn letztendlich nicht mit hundertprozentiger Sicherheit ausgeschlossen ist,
daf} die Zinkoxid-Partikel vollkommen inert gegeniiber dem vollentsalzten Wasser sind
(pH-Wert ca. 5.5).

Ein vergleichbares Verhalten zeigen in allen untersuchten Kombinationen auch die
Dispersionen mit Kupferoxid-Nanopartikeln. Dies betrifft vor allem die Stabi-
litdten der erzielten Dispersionen (Abhéngigkeit der Partikelgrofenverteilungen von
der Standzeit mit und ohne Polymer). Vergleichsweise drastischer waren die Unter-
schiede der erreichbaren Verteilungen im Bezug auf die verwendete Losemittel-Polymer
Kombination. Um hiervon einen Ausschnitt der Ergebnisse und die erreichbaren (Se-
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Abbildung 4.9: PartikelgroBenverteilung in Abhéngigkeit der Dispergierdauer bei 19000 min—! fiir
10 Gew.-% CuO-Nanopartikel und 0.5 Gew.-% Polymer; HEC in Wasser (links); HPC in Isopropanol
(rechts)

kundér-)Partikelgrofen mit dem Ultra Turrax fiir CuO-Partikel zu zeigen, ist in den
Abbildung 4.9 der Vergleich der Polymere hinsichtlich der Wirksamkeit zur Vereinze-
lung der Kupferoxidpartikel in Abhéngigkeit der Dispergierdauer dargestellt. Deutlich
vorteilhafter erweist sich hier der Ansatz 4.

4.5 Charakterisierung von aufgemahlenen Partikel-
mischungen

Entsprechend der Prédparationsabfolge kann im Falle der Kupfersysteme vor der
Schichtaufbringung als andere Alternative zur Nafimischung auch ein Mischen der
Pulver im trockenen Zustand durch gemeinsames Aufmahlen erfolgen.

Beim Mahlen kann es zu einem mechanischen Legieren (vergleiche [71], [72]) von
unterschiedlichen Substanzen bzw. natiirlich auch zu einem Partikelbruch selbst bei
diesen geringen Partikeldurchmessern kommen. So wurde zunéchst der Erfolg des
Mahlvorganges anhand von Oberflichenbestimmung durch Stickstoffadsorption und
durch Pulverdiffraktometrie bestimmt. Dazu wurden verschiedene Pulverproben aus
Mischungen von CuO-Partikeln mit wahlweise ZnO, TiO, sowie Al,O3 hergestellt.
Jeweils 5 g wurden in der Hochenergiekugelmiihle unter Verwendung eines Korund-
Mahlbechers und einer Korund-Kugel (Durchmesser 1 ¢cm) gemahlen. Zu bestimmten
Zeitpunkten wurden jeweils ca. 1 g entnommen und charakterisiert.

Die zur Untersuchung zusammengestellten Ansdtze wurden dabei auch unter der
Beriicksichtigung fiir die Katalyse interessanter Gewichtsverhéltnisse gew#hlt. Eine
kleine Beimengung von hérteren Oxiden wie TiO, und Al,O3 zur Beeinflussung des
Mahlvorganges wurde ebenso verwendet. Die aus den Voriiberlegungen resultierenden
Proben ergaben sich dabei wie folgt:

1. CuO rein
2. ZnO rein
3. CuO : ZnO mit 30 : 70
4. CuO : ZnO mit 40 : 60
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5. CuO : ZnO mit 50 : 50

6. CuO : ZnO mit 60 : 40

7. CuO : ZnO : TiOs mit 32 : 48 : 20 ( = CuO : ZnO = 40 : 60 )
8. CuO : ZnO : Al,O3 mit 32 : 48 : 20 ( = CuO : ZnO = 40 : 60 ).

Fiir die Durchfithrung der Réntgendiffraktometrie (XRD) wurde ein Silizi-
umstandard zu den Teilproben beigemischt, um Verschiebungen der Reflexe der Ein-
zelkomponenten bei eventueller Legierungsbildung beobachten zu kénnen. Als weitere
Vorbereitung fiir die Rontgenuntersuchungen wurde eine Probe aus Natriumchlorid mit
einem Korndurchmesser > 500 pym im Diffraktometer vermessen. Diese diente zur Er-
mittlung der Reflexverbreiterung b (Halbwertsbreite der Reflexe in 20), welche durch
das Mefigerdt verursacht wird. Die tatsdchliche Halbwertsbreite § der Reflexe wurde
aus dem Mefiwert B nach der Beziehung

B =B 12 (4.1)

berechnet. Da nicht fiir jeden Partikelreflex auch ein NaCl-Reflex in unmittelbarer Nédhe
liegt, wurde die Abhéngigkeit von b vom Winkel 20 im Mefibereich aufgrund der Daten
linear interpoliert. Die Kristallitgrofie L wurde dann nach der Scherrer-Beziehung

K)oy
I —
[cos©

(4.2)

mit der Wellenldnge A\, = 0.15405 nm der Culk,, - Linie und einem allgemein {iblichen
Wert fiir die Konstante K von 0.9 berechnet (siehe [28]).

Abbildung 4.10 zeigt zunéchst die Entwicklung der BET-Oberfliche der Partikel-
proben aus den jeweiligen Reinsubstanzen Kupferoxid und Zinkoxid (Proben 1
und 2). Wéhrend der ersten drei Stunden nimmt die Oberfliche bei den CuO-Partikeln
ab. Die Oberfliche des ZnO &ndert sich nicht wesentlich. Bei CuO werden im
Diagramm Minima beobachtet, die weder mit der Mahlzeit noch mit der Mahlmasse
direkt oder reproduzierbar zu korrellieren sind. Da bei der Versuchsdurchfihrung
jeweils die gleiche Methode der Probenahme verwendet wurde, kann es sich eigentlich
auch nicht um einen Probenahmefehler handeln. Das Pulver wurde zunéchst von
der Mahlbecherwand vollstindig entfernt und dann vor der Probenahme gemischt.
Wihrend des Mahlvorganges miissen sich Lockern und Agglomerieren aufgrund des
sich verdndernden Gewichtsverhédltnisses Pulver zu Mahlkugel abwechseln, damit solch
ein Ergebnis zustande kommen kann.

Diese Vermutung wird durch den Vergleich mit den aus dem XRD bestimmten
Partikeldurchmessern bestédrkt. In Abbildung 4.11 ist die Verdnderung des Partikel-
durchmessers mit der Mahldauer dargestellt. Wie sich zeigt, ist der Partikeldurchmesser
tendenziell unter Beriicksichtigung eines Fehlers von etwa £+ 10 nm iiber den ganzen
Bereich fallend. Ein Wachstumsprozef} ist ausgeschlossen.

Uberraschend ist in dieser Abbildung auch die starke Abnahme der Partikelgrofie des
Zinkoxids, da zur selben Zeit die BET-Oberfliche iiber der Mahldauer konstant bleibt.
Wiihrend bei der Auswertung des Reflexes bei 31.8° (Angaben in 20; entspricht Netz-
ebene (1 0 0) mit 57 % Intensitét) schon eine Verkleinerung des Partikeldurchmessers
um 50 nm gemessen wird, ist der aus dem Reflex bei 62.9° (Netzebene (1 0 3) mit 29 %
Intensitdt) berechnete Durchmesser nur noch ein Drittel des Urspungswertes nach
drei Stunden Mahlvorgang. Da der Winkel des letzteren Reflexes schon etwas grofl
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fiir eine Auswertung nach Scherrer ist, kann sich die Frage nach der Verwendbarkeit
dieses Reflexes stellen. Aquivalent trat jedoch bei einem Vergleich zweier Reflexe des
Kupferoxids bei 48.8° (Netzebene (2 0 -2) mit 30 % Intensitdt) und 38.7° (Netzebene
(11 1) mit 99 % Intensitiit; spéter nicht verwendbar wegen Uberlagerung) so gut wie
kein Unterschied beziiglich der Partikelgrofie auf. Daher kann fiir Zinkoxid vermutet
werden, dafl die Netzebene (10 3) in einem kleineren Winkel zur Achse mit dem
grofiten Partikeldurchmesser liegt und die Form der Partikel (,,Plittchen”) zu einem
bevorzugten Bruch fiihrt.

Bemerkenswert ist auflerdem an dieser Stelle, daf3 generell die absoluten Werte der
aus den Diffraktometermessungen bestimmten Durchmesser oberhalb der aus den
BET-Messungen errechneten Partikeldurchmesser (siehe auch Kapitel 4.3) liegen. Dies
ist vermutlich durch die Annahme der Kugelform (besonders fiir ZnO zutreffend) fiir
die Partikel und moglicherweise durch Kondensation von Stickstoff in den Zwickeln
zwischen den Partikeln bei der Berechnung des Durchmessers iiber die BET-Oberfléiche
als auch die PartikelgroBenverteilung (XRD) begriindet. Es handelt sich bei den Re-
flexen um Uberlagerungen verschiedener Korngrofenfraktionen. Dieser Unterschied
der Methoden soll jedoch nicht weiter storen, da nur ein Vergleich des Mahlerfolges
vorgenommen werden soll.
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Fiir die Mischungen aus verschiedenen Komponenten wurde die Mahldauer
verldngert, da sich auch beim Kupferoxid ein Mahlerfolg sichtbar machen sollte.
Bei der Bestimmung der Oberfliche der Proben wurde zunéchst fiir eine ungemahlene
Probe der Wert entsprechend der Zusammensetzung aus den jeweilig einzeln bestimm-
ten Oberflichen der Substanzen errechnet. Dies sollte einen Fehler bei der Probenahme
der moglicherweise schlecht mischbaren Nanopulver vermeiden. Aus diesem Grund
kann es sein, daf§ die vermeintliche Meffungenauigkeit der Oberfliche zwischen 0
und 1 h Mahldauer in Abbildung 4.12 durch Effekte bei der Mischung zustande
kommt. Die Nanopulver besitzen aufgrund der kleinen Partikeldurchmesser ein hohes
Verhéltnis von Oberflichen- zu Volumenenergie. Damit kénnen elektrostatische und
Oberflichen-Wechselwirkungen zu einem Auflockern der Agglomerate und somit zu
einem Anstieg der mefibaren BET-Oberfliche fiihren.
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Tendenziell geht in allen Féllen (bis auf die Mischung CuO:ZnO mit 60:40 mit einem
hohen Kupferoxidanteil) wieder die BET-Oberfliche mit steigender Mahldauer zuriick.
Dies steht ebenfalls in Kontrast zu den Messungen der Partikelgrofie im Diffraktome-
ter. In den Abbildungen 4.13 und 4.14 sind die Partikeldurchmesser des Kupferoxids
bzw. des Zinkoxids in den Mischungen gegeniiber der Mahldauer aufgetragen.

Sowohl die ZnO als auch die CuO-Partikel, die entsprechend dem Versuch mit den
Reinkomponenten nur geringe Anderung der Partikelgrofie zeigen, werden entspre-
chend einer normalen Verlaufsform bei Mahlprozessen am Anfang schneller kleiner als
bei hoher Mahldauer. Es kann also davon ausgegangen werden, dafl die Beimengung
anderer Partikelsorten zur Zerkleinerung des Kupferoxids hilft. Das Fehlen der Werte
fiir die Durchmesser der CuO-Nanopartikel bei 15 Stunden Mahldauer ist durch ein
niedriges Signal-Rausch-Verhéltnis begriindet. Bei kleinen Kupferoxidanteilen und
kleinen Partikeldurchmessern in der Mischung sind die Reflexe sehr breit und flach,
so daf} die Halbwertsbreite nicht mehr eindeutig bestimmbar ist. Die Durchmesser
der CuO-Partikel bei dieser Mahldauer liegen aber vermutlich im selben Bereich
wie die der Proben CuO:ZnO mit 60:40 und CuO:Zn0O:Al;O3 mit 32:48:20. Fiir
die Zinkoxidpartikel ist weiterhin eine leichte Tendenz zu kleineren Partikeln mit
steigender Zumischung anderer Substanzen zu erkennen. Die Oberflichenkrifte bzw.
auch Partikel-Partikel-Stofe spielen demnach auch fiir das Zinkoxid eine gewisse Rolle
fiir den Mahlerfolg.
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Die beigemischten Substanzen TiO, und Al;O3 verhielten sich beziiglich des Durch-
messers entsprechend den XRD-Messungen relativ inert. Die Durchmesser bleiben im
Rahmen der Meflungenauigkeit konstant bei Werten um 115 nm bzw. 130 nm.

Eine Reflexverschiebung und damit Legierungsbildung bzw. Gitteraufwei-
tung/Gitterverengung konnte bei keiner der verwendeten Substanzen festgestellt
werden.

4.6 Einflul des Polymers auf die Kalzinierbedin-
gungen

Die in die Kanéle eingebrachte Dispersion aus Losemittel, Nanopartikel und Polymer
wird in allen Féllen der Katalysatorpridparation getrocknet. Dabei unterstiitzen die
verwendeten Cellulosederivate die Haftung der Partikel untereinander und die Haftung
zum Untergrundmaterial.

Allerdings ist in der Regel das Polymer fiir die Verwendung der Schicht als Katalysator
oder Katalysatortragermaterial storend, da es die Oberfliche der Partikel belegt.
Daher mufl es zur weiteren Verwendung der Schichten entfernt werden. Dazu ist ein
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Kalzinierschritt notwendig, welcher gleichzeitig mit einer Sinterung der Nanopartikel
zur Erzielung der Haftung kombiniert wird (siehe Kapitel 4.7).

Die Temperatur, die zur Zersetzung des Polymers notwenig ist, stellt gleich-
zeitig die Minimaltemperatur der Kalzination dar. Um diese Grenztemperatur zu
ermitteln, wurden Thermogravimetrische Analysen (kurz: TG) durchgefiihrt. Abbil-
dung 4.15 zeigt den prozentualen Massenverlust der Polymere {iber der Temperatur
fiir die verschiedenen Cellulosederivate bei jeweils 5 I/min Aufheizrate.
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Bei jeweils dhnlicher Einwaage an Polymer ist die Abweichung der Temperaturzonen,
bei denen eine Verbrennung einsetzt, zwischen der Ethylcellulose und den Propyl-
cellulosen deutlich zu erkennen. Etwa 60 K friiher beginnt die erste Abbrandzone
bei der Hydroxyethylcellulose. Dafiir bleibt prozentual mehr Masse an Celluloserest
(vermutlich Koks) fiir die zweite Abbrandzone iibrig, die jedoch wieder bei etwas
geringeren Temperaturen als bei den HPC-Sorten beginnt. Die Hydroxypropylcellu-
losen mit verschiedenen Molekiilgewichten unterscheiden sich untereinander nur sehr
gering. Insgesamt gesehen sind alle Polymere bei knapp unter 500°C verbrannt. Da
der Verlauf der Massenverluste identisch mit der Auswertung von Versuchen mit
nur 2 K/min Aufheizrate ist, kann davon ausgegangen werden, daf} ein vollstindiger
Abbrand der Polymere bei niedrigeren Temperaturen viel zu lange dauern wiirde.

In Gegenwart von Nanopartikeln unterschiedlicher Art konnen natiirlich zum
Polymer benachbart auch katalytisch aktive und zur Totaloxidation von Kohlenwas-
serstoffen befihigte Stoffe vorliegen. Die zur vollstdndigen Verbrennung notwendige
Temperatur kann sich deutlich verschieben.

Dies wurde an den Katalysatorsystemen fiir die Methanolreformierung wie Palladium
und Kupfer, die beide auch als Oxidationskatalysatoren bekannt sind, experimentell
untersucht. Als Beispiel dient hier Propylcellulose mit 370.000 g/mol in Verbindung
mit je einem Standardkatalysator des jeweiligen Systems Kupfer und Palladium. Ab-
bildungen 4.16 und 4.17 zeigen den Massenverlust an Polymer sowie die im Abgas
vorhandenen Abbrandprodukte. Letztere wurden mit einem an die Thermowaage ge-
koppelten Infrarotspektrometer (TG-IR) analysiert.

Die Temperatur, die dazu benétigt wird, um eine vollstdndige Verbrennung der Po-
lymere zu erreichen, ist deutlich herabgesetzt. Wahrend bei Kupferkatalysatoren der
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Abbrand der Cellulose sehr definiert bei einer Temperatur verlduft, beginnt die Ver-
brennung auf Palladiumsystemen friither. Der Temperaturbereich des Abbrandes ist
grofer. Die erneute Gewichtszunahme des Kupfersystems ab 240°C ist vermutlich auf
eine teilweise Reoxidation von Kupfer zuriickzufithren. Oberflichen- oder auch Gitter-
sauerstoff kann zur Verbrennung des Polymers verbraucht und dann durch Luftsau-
erstoff dem Katalysator wieder zugefithrt werden. Dabei entsteht im Gegensatz zum
Palladiumsystem durch den hohen Luftverbrauch in kurzer Zeit deutlich mehr Koh-
lenmonoxid. Die benétigten Minimaltemperaturen zur vollstindigen Zersetzung der
Polymere sind demnach ca. 300°C fiir Kupfer- und etwa 350 bis 400°C bei Palladi-
umkatalysatoren. Diese Herabsetzung der benoétigten Temperatur 148t zur Praparation
der Schichten mehr Freiheit zu.

4.7 Schichthaftung und Oberflichenvergroflerung
durch die Schichtaufbringung

Um eine Partikel-Partikel und Partikel-Folien Haftung zu erreichen, kénnte prinzipiell
ein Binder verwendet werden, der jedoch die Oberflicheneigenschaften der Partikel
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beeinflufit. Das kann sich wiederum auf die Eigenschaften beziiglich der Katalyse
auswirken. Zudem mufl fiir jedes unterschiedliche Material an Nanopartikeln ein
geeigneter Binder verwendet werden, der auch bei Mischungen von Nanopartikeln
unterschiedlicher Art Schwierigkeiten bereiten kann. Deshalb wurde zur Fixierung der
Partikel eine reine Sinterung angestrebt. Da eine Sinterung selbstverstdndlich auch zu
einer vollkommen dichten Masse fiihren kann und damit eine Oberflichenvergréfierung
auf der rein geometrisch bestimmbaren Folienoberfliche verhindert wird, mufl die
Temperaturwahl fiir den Sinterprozef mit besonderer Vorsicht gewéhlt werden.

Um die Sinterung untersuchen zu konnen, wurden die verschiedenen Pulvermate-
rialien zu einer Tablette mit einer Griindichte von etwa 40 % der Feststoffdichte
vorgeprefft und im Dilatometer vermessen. Dabei wird mit steigender Temperatur
die Langendnderung der Tablette gemessen. Das Ergebnis dieser Messungen ist in
Abbildung 4.18 dargestellt, wobei auf eine Auftragung der Kurve fiir Aluminiumoxid
verzichtet wurde. Fiir diese Nanopartikel wurde eine Sinterung erst bei Temperaturen
oberhalb 1100°C erreicht. Das bedeutet, dafl prinzipiell mit dieser Methode die Her-
stellung einer reinen Aluminiumoxidschicht auf z.B. Aluminiumfolien nicht méglich ist,
ohne dafl die Metallfolie Schaden nimmt. Als Zumengung (wenige Gewichtsprozente)
ist Al,O3 jedoch auch ohne Haftung, quasi in einem Netz aus anderem Material
eingebettet, denkbar.
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Als untere Grenztemperatur fiir eine mogliche Sinterung der Zink- oder Kupfer-
oxidpartikel kann etwa 450°C angegeben werden, fiir Titanoxid ist eine Temperatur
von knapp unter 500°C notwendig. Die Grenztemperaturen liegen unterhalb der
Sintertemperatur konventioneller Pulver (vergleiche [73]). Bei eintretender Sinterung
ist der Prozef§ des Zusammenwachsens der Partikel natiirlich in gewissem Mafle auch
zeitabhéngig, so daf} fiir eine Schichtpréaparation die Haltezeit der gewihlten Tempera-
tur konstant gehalten werden sollte. Zur Vergleichbarkeit wurden fiinf Stunden gew#hlt.

Der Einflul der Sinterung auf die zur Verfiigung stehende Oberfliche
der Schicht fiir die spéter ablaufende Methanolreformierung wurde mit Hilfe von Pul-
verproben untersucht. Dabei wurden Pulvermischungen CuO:ZnO mit 3:5 (Gewichts-
verhéltnis) bis zu einer bestimmten Temperatur im Dilatometer aufgeheizt und dann
abgekiihlt.

Die Ergebnisse, d.h. die BET-Oberflichen sowie die aus dem Gewicht und Volumen
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Endtemperatur | BET-Oberfliche | Dichte | Porositét
[ C] [m?/g] [g/em’] | e [%]
unbehandelt 19.43 nicht nicht
(ungeprefit) angebbar | angebbar
550 6.36 2.45 58
650 2.59 3.83 35
750 <1 5.05 14

Tabelle 4.3: BET-Oberflichen, Dichten und Porosititen von Proben mit CuO:ZnO 3:5 (Gewichts-
verhéltnis) in Abhéngigkeit der Endtemperatur bei Dilatometeruntersuchungen

bestimmten Dichten und Porositédten von diesen Proben sind in Tabelle 4.3 angegeben.

Die Oberfliche der Proben und damit die zur Verfiigung stehende Oberfliche an Kup-
feroxid fiir die Methanolumsetzung nimmt drastisch mit der Uberschreitung der Mi-
nimaltemperatur zur Sinterung ab. Daher ist es unter Umstdnden sehr wichtig, im
Bereich der Minimaltemperatur zur Schichtherstellung zu arbeiten.

Bei einem Vergleich mit einer praparierten Schicht aus CuO:ZnO mit einem Gewichts-
verhéltnis von 1:1 und einer Sintertemperatur von 450°C ergibt sich eine auf das Ge-
wicht der Schicht bezogene Oberfliche von 9.3 m?/g, was bereits deutlich unter den
zu erwartenden 18.7 m?/g (reine Mischung) liegt. Das Pulver muf also zur Sinterung
nicht vorgeprefit werden. Auch das Zusammenhalten der Partikel durch das Polymer
reicht aus, die Sinterung einsetzen zu lassen. Bemerkenswert ist an dieser Stelle, daf}
der Oberflichenvergrofierungsfaktor

oV - _Aser

Ageometrisch

(4.3)

durch die Schichtaufbringung bei einer durchschnittlichen Schichtdicke von 20 pm
immerhin 240 ist. Dabei wurde fiir Agcomerriscn die beschichtete Oberfliche der
Kanalwinde und der Stegoberflichen beriicksichtigt.

Die Haftung der Schichten an der Folienwandung ergibt sich im wesentlichen
durch eine Verzahnung mit dem Folienmaterial, d.h. die Oberflichenbeschaffenheit
der Folie spielt eine besondere Rolle. So haften die Schichten aufgrund der hoheren
Oberflichenrauhigkeit durch das Atzverfahren in geitzten Strukturen besser als in
mechanisch hergestellten Mikrokanilen. Die Metalle, die eine oxidische Oberfliche
besitzen, wie z.B. Aluminium oder dessen Legierungen sowie Kupferfolien sind
ebenfalls besser geeignet als Edelstahlfolien. Allerdings lassen sich in den meisten
Fillen durch eine Vorbehandlung mit Beiz- oder Atzmitteln die Oberfliche aufrauhen
oder auch durch eine Temperaturbehandlung eine oxidische Oberfliche erzeugen.

Zu bemerken ist auflerdem, dafl aufgrund der relativ geringen Wechselwirkung
zwischen Folie und Schicht eine Mikrostruktur unabdingbar ist. Auf glattem Folien-
material platzen die Schichten bei geringer mechanischer Belastung der Folie wegen
der vergleichsweise dicken Schicht und den keramischen Eigenschaften der Partikel
in groflen Stiicken ab. Aufgrund vergleichbarer Beobachtungen wird beschrieben, dafl
dieses Ablosen durch Verwendung von Dehnungsfugen (Fleckférmiges Aufbringen der
Schicht) vermieden werden kann [74]. Das Abplatzen der Katalysatorschichten durch
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z.B. einen Schrumpf der Schichten unter Reaktionsbedingungen soll damit auflerdem
vermieden werden.

Schliefflich soll an dieser Stelle noch erwdhnt werden, dafl es keine allgemein ge-
bréduchliche Methode zum Haftungstest von solchen Katalysatorschichten gibt. Ein
Verbiegen der Folien entspricht keiner der Belastungen, die im Betrieb eines spéteren
Reaktors auftreten. Die Methode, Klebestreifen auf die Schicht aufzubringen und
dann den Gewichtsverlust nach dem Abziehen der Streifen zu bestimmen [28], kann
ebenfalls wegen der benotigten Mikrostruktur nicht angewandt werden. Die oben
geschilderten Beobachtungen sind schliefllich im Umgang mit den so beschichteten
Folien entstanden. Ein Abrieb der Schichten unter Fluf3 der Reaktionsgase konnte zu
keiner Zeit (sowohl bei Einzelfolien als auch bei Reformerbauteilen) festgestellt werden.
Riitteltests wie sie zum Teil in der Automobilbranche (Autoabgaskatalysatoren) iblich
sind, wurden mit den Reformern im Rahmen dieser Arbeit nicht durchgefiihrt.

4.8 Beschichtung vor dem Fiigen der Bauteile

Bei der Beschichtung der Folien, z.B. fiir den Versuchsreaktor zur Durchfiihrung von
Katalysatortests, ist es moglich, die Strukturen vor dem Klemmen in der Vorrichtung
mit Katalysator zu versehen. Dieser Vorgang ist einfacher durchzufiithren, da die
Verstopfungsneigung kleiner ist als bei der Beschichtung bereits gefiigter Bauteile
(siehe Kapitel 4.9).

Die Kapillarwirkung der offenliegenden Mikrokanéle sorgt dafiir, dafl eine Saugwirkung
beim Trocknen auftritt und somit {iberschiissige Dispersion wiahrend des Trocknungs-
prozesses in die Struktur ,,gesaugt” wird. So wird hauptsédchlich die Mikrostruktur
und nicht die freiligende Stegoberseite beschichtet. Lediglich am Ende der Kanéle wird
die Beschichtung inhomogen, denn die Folien waren iiblicherweise bei mechanischer
Strukturierung leicht gebogen (Spannungen im Material) und lagen an den Réndern
auf der verwendeten Unterlage auf.

Insgesamt gesehen ist es also moglich, die Folien mit Dispersion (Verwendung eines
Plastikspatels) vollstdndig zu fiillen und anschliefend zu trocknen. Eine Entfernung
von iiberschiissiger Dispersion, z.B. durch Abschleudern (Spin-Coating) in einer zen-
trifugendhnlichen Anordnung, ist nicht notwendig, da der Rand nach dem Trocknungs-
oder Kalziniervorgang abgeschnitten werden kann, ohne dabei die Beschichtung zu
zerstoren.

Die Bilder 4.19 und 4.20 zeigen den Rand bzw. die Mikrostruktur ohne Randbereich
einer Folie mit 100 x 100 pm Kanilen sowie 50 pum Stegbreite (Standardgeometrie)
mittels Rasterelektronenmikroskopie (REM). Der verwendete Dispersionsansatz mit
20 Gew.-% Partikel und 1 Gew.-% HEC in Wasser wurde zur Erreichung hoher
Schichtdicken dreimal hintereinander in die Kandle gefiillt und das Losungsmittel
jeweils vor der néchsten Befiillung durch Trocknen entfernt.

Ein wichtiger Parameter bei dieser Beschichtungsvariante ist die Trocknungstem-
peratur in Abhéngigkeit vom Losungsmittel. Bei hohen Trocknungsgeschwindigkeiten,
z.B. bei Temperaturen grofler 35°C fiir Isopropanol- und 50°C fiir wasserbasierte
Dispersionen, zieht sich die verbleibende Dispersion zu schnell zusammen und die
Schicht wird unregelméfig. Abbildung 4.21 zeigt dies fiir eine Schicht, die wie oben
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Abbildung 4.19: REM-Aufnahme des Ran-
des einer Standardgeometrie-Folie nach drei-
maligem Aufbringen einer Dispersion mit
20 Gew.-% CuO/ZnO (1:1 Gewichtsverhilt-
nis); 1 Gew.-% HEC in Wasser; Trocknung
bei RT; Kalzination bei 450°C fiir 5 h mit
300 ml/min Luft

Abbildung 4.20: REM-Aufnahme
einer Standardgeometrie-Folie (ohne
Randbereich) nach dreimaligem Auf-
bringen einer Dispersion mit 20 Gew.-
% CuO/ZnO (1:1 Gewichtsverhélt-
nis); 1 Gew.-% HEC in Wasser;
50 um Trocknung bei RT; Kalzination bei
— 450°C fiir 5 h mit 300 ml/min Luft

prapariert wurde, bei der das Wasser jedoch nicht bei Raumtemperatur, sondern bei
80°C entfernt wurde.

Als besonders gleichméfiig beschichtet erwiesen sich die mikrostrukturierten Folien,
bei denen die Dispersion bei Raumtemperatur getrocknet wurde. Erwdhnenswert ist,
daf sich die auf Wasser basierenden Losungen aufgrund des geringeren Dampfdruckes
gegeniiber Isopropanol subjektiv besser auftragen lieflen.

Die Charakterisierung der Abweichung der Schichtdicke ist aus reaktions-
technischer Betrachtung besonders beziiglich des Verweilzeitverhaltens interessant.
Da der mikrostrukturierte Reaktor meist aus sehr vielen Kanilen besteht (im Test-
reaktor normalerweise bereits 160 Stiick), die als Einzelreaktoren betrachtet werden
miissen, kann eine ungleiche Verteilung des Katalysatormaterials in den Kanélen zu
unterschiedlichen Einzelverweilzeiten und damit z.B. Einzelumsatzgraden fithren. Zwei
Methoden der Charakterisierung wurden in Betracht gezogen:
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Abbildung 4.21: REM-Aufnahme einer
Standardgeometrie-Folie nach dreimaligem
Aufbringen einer Dispersion mit 20 Gew.-%
CuO/ZnO (1:1 Gewichtsverhiltnis); 1 Gew.-
% HEC in Wasser; Trocknung bei 80°C; Kal-
zination bei 450°C fiir 5 h mit 300 ml/min
Luft

e, Uy e
e 200 pm ¢

Methode 1 die Dickenverteilung zu untersuchen ist, die Folie mit einer dafiir konzi-
pierten Schlagschere zu schneiden und die Dicke am Schnitt mit dem Lichtmikroskop
zu bestimmen. Dies wurde mit einer wie oben préparierten Folie durchgefiihrt und
eine Anzahlverteilung (Histogrammform) der Schichtdicke bestimmt (siehe Abbil-
dung 4.22). Die Dicke wurde dabei mit einer Abweichung von £2 um als Abstand der
Schichtoberfliche zum Boden in der Kanalmitte definiert.

25
2,20 -
2 Abbildung 4.22: Schicht-
=2 15 | dicken als Anzahlverteilung
L (Histogramm ) gemessen
Q 10 an  einem  Schnitt  einer
cEﬂ Standardgeometrie-Folie
N g nach dreimaligem  Aufbrin-
< gen einer Dispersion mit
% 20 Gew.-% CuO/ZnO (1:1
0 ‘ Gewichtsverhiltnis); 1 Gew.-%
0 10 20 30 40 50 HEC in Wasser; Trocknung bei
Schichtdicke [um] RT; Kalzination bei 450°C fiir

5 h mit 300 ml/min Luft

Diese Verteilung gibt jedoch nur die Schichtdicke an einer bestimmten Stelle der
Folie in Reaktionsrichtung wieder. So kann prinzipiell diese Verteilung entlang
jedes Kanals auftreten, aber der Einfluff auf den Druckverlust und damit auf die
Verweildauer kann nur durch eine quasi infinitesimale Betrachtung in Reaktions-
richtung von vielen nebeneinander liegenden FEinzelkanélen, unter Bestimmung
des jeweiligen freien Querschnittes an jeder Stelle, gewonnen werden. Die daraus
bestimmten Verweildauern miifiten wieder als Verteilungshistogramm aufgetragen
werden, um eine Qualitdtspriifung der Beschichtung durchfiihren zu konnen. Diese
Methode ist aber in der praktischen Ausfiihrung zu ungenau. Integrale Mefimethoden
iiber jeden Einzelkanal wiirden sich hier besser eignen. Diese miifite jedoch qua-
si beriihrungslos sein, da die charakteristischen Abmessungen der Einzelkanile so
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gering sind und jede mikroskopische Stérung der Stromung das Meflergebnis verfilscht.

Methode 2: Im Rahmen dieser Arbeit wurde aus eben genannten Griinden {iber eine
Bestimmung der Stromungsgeschwindigkeit mittels Hitzdrahtanemometer in unmittel-
barer Ndhe der Kanalaustritte diskutiert und entsprechende Versuche durchgefiihrt.
Die zum Zeitpunkt der Arbeit zur Verfiigung stehenden Hitzdréhte waren in der Regel
nur wenige Mikrometer im Durchmesser, aber deren Linge betrug meist mehr als einen
Millimeter. So konnte damit gerechnet werden, dafl zumindest an einer Einzelfolie die
Verteilung des Geschwindigkeitsprofils am Gasaustritt bestimmt werden kann. Dazu
sollte mit dem Hitzdraht nahe der Kanalaustritte die Breite der Folie abgefahren wer-
den, wobei der Draht senkrecht zur Fahrrichtung stehen muf.

Zu diesem Zweck wurde Versuchsapparatur aufgebaut. Eine Mikrostrukturfolie wurde
in einer Klemmbhalterung mit einer dariiber liegenden Blindfolie zwischen zwei Klemm-
blocke gespannt. Der Folienstapel stand dabei aus praktischen Griinden fiir die Bestim-
mung des Anstofpunktes von Hitzdraht (Fa. Disa, 5 pm Durchmesser) und Folienende
iiber die Klemmblocke (Ausfrafiung) um 300 pm hinaus (siehe Detailansicht in Abbil-
dung 4.23). Uber einen Mikrometertisch wurde die Klemmvorrichtung so lange dem
Hitzdraht angendhert (x-Koordinate), bis jener eine leichte Durchbiegung mit Hilfe des
in der Austrittskammer der Klemmvorrichtung eingebrachten Endoskopes (Blickwinkel
80° umgelenkt) erkennen liefi. Durch entsprechendes Zuriickziehen der Klemmvorrich-
tung iiber die Mikrometerstellschraube (auf dem Foto verdeckt) fiir die x-Koordinate
konnte so der Abstand von den Kanalaustrittsoffnungen auf etwa +10 pm genau ein-
gestellt werden. Die zur y-Achse (Achsendefinition siehe Abbildung 4.24) notwendige
parallele Ausrichtung der Folie zur Aufrechterhaltung des konstanten Abstandes von
Folie zu Hitzdraht bei Verschiebung der Klemmvorrichtung iiber die y-Stellschraube
gelang auf etwa +5 pum genau. FEine konstante Geschwindigkeit bei der y-Verstellung
zur Herstellung der Bezuges von Signal des Hitzdrahtes zur y-Koordinate wurde mit
Hilfe eines Zugfadens an der Y-Stellschraube sowie einem Stellantrieb mit Getriebe
gewihrleistet (4 pum/s).

Fiir die Messungen wurde der Hitzdraht an ein Gerit der Firma Disa (Disa 5120) an-
geschlossen. An diesem konnte das Uberhitzungverhiltnis und damit die Betriebstem-
peratur (280°C) des Drahtes durch Vorgabe des zu erreichenden Sollwiderstandes des
Hitzdrahtes (unter vorherigem Abzug von Zuleitungswiederstéinden) eingestellt werden.
Der dazu benétigte Stromflufl beziehungsweise die Spannung wurde so entsprechend
von diesem Steuergerdt geregelt. Es handelt sich also um ein Konstanttemperatur-
Verfahren mit normalerweise linearem Zusammenhang von Spannungsdnderung und
Fluidgeschwindigkeit.

Die mefibare Briickenspannung der im Gerét befindlichen Wheatstone’schen Briicken-
schaltung, bei Kiihlung des Drahtes durch die den Draht umgebende Fluidstromung,
wurde im Gerédt verstirkt. Das verstdrkte Signal wurde fiir die Versuche abgegrif-
fen und iiber eine Analogwandlerkarte fiir die Meflwerterfassung mittels PC digitali-
siert und mit Hilfe eines LabView-Programmes jede Sekunde ein Spannungsmittelwert
aus 4 Einzelmessungen aufgenommen. Die ortliche Auflésung betrégt demnach fiir die
Fluidstrémung 4 pm.

Vor der Durchfithrung der Versuche wurden zunéchst mit Hilfe von Stromungssimula-
tionen die bei den Versuchen einzuhaltenden Randbedingungen geklidrt. Dazu wurde
das k-= RNG-Modell von Fluent© verwendet, welches besonders fiir einen geringen
Turbulenzgrad geeignet ist. Dies erschien insbesondere deswegen sinnvoll, da lokal im
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Abbildung 4.23: Foto
des Versuchsaufbaus
zur Bestimmung der
Geschwindigkeitsvertei-
lung mehrerer Kanile
einer Folie mit Hilfe
von Hitzdrahtanemome-
trie; mit Detailansicht
(Aufnahme mit Hilfe
eines Endoskopes) in
einem Blickwinkel von
80° auf Hitzdraht und
Kanaloffnungen

Abbildung 4.24: Achsende-
finitionen bei der Messung
des Geschwindigkeitsprofils von
Gasstromungen am  Austritt
von Mikrokanilen mit Hilfe der
Hitzdrahtanemometrie

Ausstrombereich hohe Stromungsgeschwindigkeiten auftreten, die zu lokalen Turbu-
lenzen fiithren kénnen (siehe auch experimenteller Teil). Die Zellenzahl in den Kanal-
querschnitten wurde zu Beginn auf je 8*%12 Stiick begrenzt, um bei Ausnutzung der
Symmetrieebenen die Gesamtzahl der Zellen des in Relation zum Kanal sehr grofien
Ausstrombereichs optimiert zu gestalten. Dabei wurde der Fehler gegeniiber einer un-
endlichen Auflésung auf maximal 4.5 % bestimmt. Dies wurde im Rahmen der Mef-
genauigkeit und dem Einflufl des Hitzdrahtes auf die Stromung als ausreichend zur
Systembeschreibung erachtet. Fiir eine Standardfolie (siehe oben) wurde der Volumen-
strom und die Entfernung vom Kanalausgang variiert. Die so ermittelten resultierenden
Stromungsvektoren auf halber Hohe des Kanals (Maximalgeschwindigkeiten, z = 0)
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wurden entlang der Folienbreite bestimmt. Dabei stellte sich heraus, dafl im Maximum
der Geschwindigkeit (in der Mitte des Kanals) eine quasi zwischen den Einzelkanélen
iiberlagerungsfreie Messung der Geschwindigkeit mit einem Gesamtvolumenstrom von
mindestens 150 mly /min Luft und einem Abstand von maximal 100 pgm méglich sein
miifite. Abbildung 4.25 zeigt, dal die Geschwindigkeitsvektoren fiir einen Gesamtvo-
lumenstrom von 150 mly/min (Abbildung links) schon bei kurzen Absténden vom
Kanalaustritt (x-Richtung) gleich lang werden. Die Geschwindigkeitsvektoren haben
direkt am Kanalaustritt in der Wandnéhe eine starke y-Komponente. Bei einem hoher-
en Gasvolumenstrom von beispielsweise 750 mly /min (ohne Abbildung) konnte deswe-
gen nur eine geringfiigig verlangsamte Vergleichméfligung des Geschwindigkeitsprofils
festgestellt werden. So war bei einem Abstand von 200 pm das Verhiltnis der Ge-
schwindigkeiten von Minima und Maxima nur geringfiigig grofier. Die Uberlagerungs-
freiheit vom Geschwindigkeitsmaximum eines Kanals zum benachbarten Kanal (siehe
Abbildung 4.26) konnte mit Hilfe einer Simulation, bei der jeder zweite Kanal unter
Halbierung des Gesamtvolumenstromes ausgeblendet wird, verdeutlicht werden. Ein
verstopfter Kanal sollte demnach eindeutig festzustellen sein.
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Abbildung 4.25: Simulation
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\
\

y-Geschwindigkeit

/
Mk‘/ Linie x =0 pm

Linie x = 100 pm

6 mis

il il

nnnn e ann il Linie x = 200 pum

x-Geschwindigkeit

i \_\\\\\\\\\\\\\\\\\W ’Mﬂ!ﬁﬂm v Linie x = 100 pm

y-Geschwindigkeit

)

ol \\\W ‘

dl

N

h

“Linie x =0 pm

ren Kanélen einer Standardfo-
lie; Darstellung der Geschwin-
digkeitsvektoren bei einer Ent-
fernung von x = 0/100/200 pm
(vom Kanalaustritt) entlang
der Folienbreite (y-Richtung)
fiir einen Gesamtvolumenstrom
pro Folie von 150 mly/min
(rechts) Luft

4.26: Simula-
tion eines Freistrahles aus
Kanélen einer Standardfolie,
bei der jeder zweite Kanal
ausgeblendet wird; Darstellung
der Geschwindigkeitsvek-
toren bei einer Entfernung
von x = 0/100/200 pm (vom
Kanalaustritt) entlang der Foli-
enbreite (y-Richtung) fiir einen
Gesamtvolumenstrom pro
Folie von 375 mly/min Luft
(entspricht 750 mly/min Luft
fiir die Standardgeometrie)

Abbildung

Da bei den Hitzdrahtmessungen keine Punktanalyse der Geschwindigkeit erfolgt, son-
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dern ein Integralwert iiber die z-Richtung gemessen wird, wurde mit Hilfe der Simula-
tion noch die Abhéngigkeit des Geschwindigkeitsverlaufs des Gases in z-Richtung bei
konstanter x-Position betrachtet. Abbildung 4.27 (links) zeigt, daf in der N&he des Gas-
austrittes (x = 50 um) speziell das Maximum der Geschwindigkeit mit der Entfernung
von der Kanalmitte (z-Richtung) erniedrigt wird. Dies hat zur Folge, dafl im Gegensatz
zu einer grofieren Entfernung (Abbildung 4.27 rechts) ein kleineres Geschwindigkeits-
verhéltnis von Maxima und Minima zu erwarten ist. Gleiches gilt auch fiir Betrach-
tungen beziiglich eines moglichen Spaltes zwischen den Folien (siehe Abbildung 4.24).
Eine Annahme eines Spaltes von nur 10 pm fiihrte zusédtzlich zu einer Verkleinerung
des Geschwindigkeitsverhéltnisses um etwa 10 % bzw. zu einer Vergleichméfigung der
Stromung.
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Abbildung 4.27: Simulation eines Freistrahles aus mehreren Kanilen einer Standardfolie; Darstel-
lung der Gasgeschwindigkeiten in Abhiingigkeit der z-Position (Kanalhohe) entlang der Folienbreite
(y-Richtung) fiir einen Gesamtvolumenstrom pro Folie von 150 mly /min Luft und x = 50 pm (links)
bzw. x = 200 pm (rechts)

In Anlehnung an die Simulationen wurde zunéchst fiir eine unbeschichtete Folie der
Abstand zur Austrittséffnung der Kaniéle variiert und die normierte Spannung

U-U,
U ormiert — 77 71 4.4
N ' Umax - UO ( )

mit der Ruhespannung Uy (bei ruhendem Fluid) gegeniiber der y-Koordinate aufge-
nommen. Dabei wurde zur Erzielung eines ausreichenden Rausch-Signal Verhiltnisses
gegeniiber den Simulationen der Gesamtvolumenstrom auf den Mittelwert von
500 mly/min Luft eingestellt. Bei noch hoheren Volumenstrémen (1000 mly /min)
konnten deutliche Turbulenzen in der Austrittsstromung durch zeitlich stark fluktu-
ierende Signale festgestellt werden. Bei einem Gasstrom von 150 mly/min waren die
Signale zu klein.

Eine Tendenz, die bei der Auswertung der absoluten Werte der Spannung auffiel,
war zunédchst die steigende Ruhespannung bzw. die fallende Spannungsdifferenz
bei sinkendem Abstand zum Klemmblock. Besonders auffillig war dies bei einem
Abstand von 50 und 100 pgm und ist mit grofler Wahrscheinlichkeit auf diffusiven
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Wirmetransport zuriickzufiithren (siehe [75]).
In Abbildung 4.28 ist der Verlauf der normierten Spannung fiir die erste Experiment-
folge mit der unbeschichteten Folie dargestellt.
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Abbildung 4.28: Normiertes
Spannungssignal in Abhéngig-
keit von y-Koordinate (Null-
punkt willkiirlich) und Abstand
von der Mikrostrukturfolie fiir
eine unbeschichtete Folie
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Nach der Simulation bei z = 0 miifiten die Verhéltnisse von Maxima und Minima
etwa 0.5 bei einem Abstand von 100 ym zur Folie betragen. Die Abweichung zwischen
Meflergebnissen und Simulation ist vermutlich auf den Integralwert der Strémungsge-
schwindigkeit iiber die z-Achse durch den Hitzdraht zuriickzufiihren. Aber auch die
bereits erwihnte mogliche Spaltstromung zwischen den geklemmten Folien kann die
Spannungsdifferenz beeinflufit haben.

Um den Bezug zur Simulation herstellen und Abweichungen in Uygrmiert fiir die Werte
der Kanalmitte mit den Abweichungen im Volumenstrom korrelieren zu kénnen,
wurden zunichst die Spannungsdifferenzen U-Uy im Bereich 300 bis 700 mly/min in
Abstufungen von 100 mly/min bei den Abstinden x von 50, 100 und 200 pm und
jeweils vier y-Werten in Abstufungen von 25 pm (Definition: 0 gm Kanalmitte, 25 pm
Kanalviertel, 50 ym Kanalwand, 75 pym Stegmitte) bestimmt.

Die Wertepaare mit 500 mly/min Volumenstrom wurden einer enstprechenden
Simulation gegeniibergestellt, indem die Simulationswerte der Geschwindigkeit entlang
der z-Achse bis zu einem Abbruchkriterium von 0.5 m/s integriert und gegeniiber der
jeweiligen Spannungsdifferenz aufgetragen wurden (Abbildung 4.29 (links)). Unter
der Beriicksichtigung der Fehlertoleranzen aus der Messung (Spaltstromung, finite
Ausdehnung des Hitzdrahtes, Spannungsschwankung) und der Simulation kann dabei
entsprechend der Linearitdt des Konstanttemperaturverfahrens eine Gerade durch alle
Punkte gelegt werden. Der positive Achsenabschnitt ist durch das Abbruchkriterium
der Integration beeinfluft. Je kleiner der Wert des Abbruchkriteriums wird, desto
mehr verschiebt sich die Gerade parallel zu hoheren Werten des Achsabschnittes.

Bei einem Vergleich der Abbildung 4.29 (links) mit Daten, die nach dem selben
Verfahren unter der Voraussetzung laminarer Stromung (Abbildung 4.29 (rechts))
gewonnen wurden, zeigt sich, daf§ die Wahl des turbulenten Simulationsmodells besser
ist.

Die Kalibration beziiglich des Volumenstromes zeigte, daf§ die Auftragung des Mef3-
signals gegeniiber dem Volumenstrom bei konstanter Hitzdrahtposition immer durch
eine logarithmische Funktion angepafit werden kann (Abbildung 4.30).

Die Steigung der Funktion bleibt dabei in Abhingigkeit der x-Position fiir den
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Abbildung 4.29: Vergleich der Integration der Stromungsgeschwindigkeit in z-Richtung aus Simula-
tion mit Spannungsdifferenzen der Messung an verschiedenen x- und y-Koordinaten (500 mly /min);
links: Turbulenzmodell, rechts: Laminarmodell
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jeweiligen y-Mefipunkt etwa konstant. So konnte die Abweichung im Volumenstrom
einiger Kanéle, wie z.B. bei y = 375 um, im Abstand von hochstens x = 100 pm
aus dem Spannungswert in der Kanalmitte ({iberlagerungsfrei) bestimmt werden. Der
Mittelwert der normierten Spannung lag bei dem Versuch mit der unbeschichteten
Folie bei 0.980 mit einer Standardabweichung von 0.032. Dies entspricht einer Volu-
menstromvariation von 6.6 %.

Kleinere absolute Spannungssignale in der Kanalmitte bei der Messung an der
unbeschichteten Folie konnten auf Verschmutzungen durch z.B. Spéne in den Kanélen
mit Hilfe von Rasterelektronenmikroskopie zuriickgefiihrt werden. Abbildung 4.31
zeigt die Verschmutzung des in der Abbildung 4.28 dargestellten Mefibereiches.

Um prinzipiell die Homogenitidt bei dem Washcoatverfahren mit Nanopartikeln zu
priifen, wurden iiber die Grundlagenuntersuchung hinaus zwei Beispielbeschichtungen
mit CuO und ZnO Nanopartikeln im Gewichtsverhéltnis 1:1 mit dem Polymer HEC
und Wasser als Losemittel hergestellt (siehe Tabelle 4.4). Die Trocknung der Schichten
erfolgte bei Raumtemperatur. Fiir die Anemometrie wurden die Schichten aufgrund
besserer Haftfihigkeit nicht kalziniert. Um mogliche Diffusoreffekte beim Zuschnitt



70 KAPITEL 4. BESCHICHTUNGSVERFAHREN

Abbildung 4.31: REM-
Aufnahme von Teilen des
Mefibereichs aus Abbil-
dung 4.28

der Folien durch Abscherung der Schichten gering zu halten, wurde nur eine etwa
10 pm dicke Schicht aufgebracht. Lediglich ein kleiner Unterschied im Spannungssignal

Proben- | Dispergier- | Dispergierdauer | Trocknungstemp. | Schichtdicke
nummer apparat [h] [°C] [m]

1 Riihrer 24 25 10

2 Ultra Turrax 2 25 10

3 Riihrer 24 25 20

4 Riihrer 3 25 20

5 Riihrer 24 90 20

Tabelle 4.4: Priaparationsparameter der Schichten fiir Anemometrieversuche

zwischen den beiden hergestellten Schichten war dabei zu erwarten, denn bei der
erste Probe wurde die Dispersion mit Hilfe eines Magnetriihrers erzeugt (24 h bei
1100 min~!). Bei der zweiten Probe hingegen wurde die Dispersion mit dem Ultra
Turrax erzeugt (2 h bei 19000 min~'). In den Abbildungen 4.32 und 4.33 sind die
Ergebnisse der Anemometrie an beiden beschichteten Folien gegeniibergestellt. Die
erste Probe weist dabei stéirkere absolute Schwankungen im Mefisignal auf, auch
wenn der Mittelwert mit 0.897 auf den ersten Blick nur wenig von dem Wert der
zweiten Probe (0.917) abweicht. Die Standardabweichung ist mit 0.044 hoher als
bei Probe 2 (0.037). Der gestrichelt eingegrenzte Bereich bei letzterer Probe ist
ein Artefakt (Stromungsumlenkung), der durch eine Beschédigung beim Schneiden
der Folie hervorgerufen wurde (sieche Abbildung 4.34). Dieser Bereich wurde in die
statistische Auswertung der Signalmaxima nicht einbezogen.

Mittels REM-Aufnahmen konnte auch optisch eine unterschiedliche Rauhigkeit der
Schichten festgestellt werden (siehe Abbildung 4.35).

Die Volumenstromvariation wurde aus der Kalibration in der Mitte eines Kanals
mit reprisentativen Spannungssignal bestimmt. Dabei zeigte sich prinzipiell ein
geringer Einflul der Schicht auf die Steigung der logarithmischen Kalibrationsfunktion
gegeniiber der unbeschichteten Folie. Fiir die Volumenstromvariationen ergaben sich
7.7 und 9.3 % fiir die mit dem Ultra Turrax (Probe 2) bzw. Riihrer (Probe 1)
dispergierte Probe.
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Um die Aussagekraft der Hitzdrahtmessung zu verdeutlichen, wurden drei weitere
Schichten prapariert. Die Dispersion wurde immer geriihrt (HEC/Wasser) und das
CuO/ZnO Verhéltnis von 1 wurde im Vergleich zu den vorangegangenen Proben
beibehalten. Ausgehend von der aufgebrachten Katalysatormasse sollte in allen
Féllen eine theoretische Schichtdicke von 20 pm erreicht werden. Probe 3 entspricht
der Standardprozedur (vgl. Abbildung 4.20), Probe 4 wurde nur 3 h geriihrt und
Probe 5 bei 90 °C getrocknet. Bei den letztgenannten beiden Proben sollten absicht-
lich inhomogene Schichten erzeugt werden. Da diese weitere Aufschliisse {iber die
Schichtcharakterisierung gaben, seien an dieser Stelle nur diese Spannungsverldufe
und Schichten gezeigt (Abbildungen 4.36 bis 4.37).

Die schlechteste Stromungsverteilung weist Probe 5 auf, die bei 90 °C getrocknet
wurde. Bei der Betrachtung der Spannungssignale fillt auflerdem auf, dal bei Probe 4
und Probe 5 durch die Ungleichverteilung am Kanalaustritt auch die Spannungsmi-
nima und die Lage der Maxima beeinflufit werden. Je ndher die Spannungsmaxima
zweier benachbarter Kanile liegen, desto hoher ist auch das dazwischenliegende
Spannungsminimum (kein paralleler Strahlaustritt). Es konnen Austrittseffekte und
Volumenstromdifferenzen einzelner Kanéle (mehr/weniger Schichtdicke) qualitativ
auseinander gehalten werden.
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Abbildung  4.34: REM-
Aufnahme des Austritts-

bereichs der gestrichelt
eingegrenzten Zone der mit
Anemometrie vermessenen

Folie aus Abbildung 4.33
(Probe 2)

Abbildung 4.35: REM-Bilder von 10 um Beschichtungen mit CuO/ZnO und 1:1; Dispersionsher-
stellung links mit Magnetriihrer (24 h, 1100 min~!, Probe 1) und rechts mit Ultra Turrax (2 h,
19000 min~!, Probe 2)

Auch wenn der Hitzdraht eine geringfiigige Storstelle in der Stromung darstellt, so ist
doch der Storungseffekt bei jedem Kanal gleich. Es kann die Volumenstromverteilung
innerhalb gewisser Fehlergrenzen auf die Kanile bestimmt werden und ein Vergleich
unterschiedlich préparierter Schichten vorgenommen werden. Die statistische Auswer-
tung aller Proben ist in Tabelle 4.5 zusammengefaft.

Probe Mittelwert | Standardabw. Standardabw. Maximalabw.
UNormiert -] | UNormiert [-] | Volumenstrom [%] | Volumenstrom [%]
Unbeschichtet 0.980 0.032 6.6 15.9
1 0.897 0.044 9.3 18.6
2 0.917 0.037 7.7 15.3
3 0.874 0.070 14.8 22.2
4 0.821 0.086 18.8 30.0
5 0.764 0.090 20.9 31.5

Tabelle 4.5: Daten der statistischen Auswertung der Anemometrieversuche
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Abbildung 4.36: Normiertes Spannungssignal (links) und REM-Bild (rechts) von Probe 4 (Anemo-
metrieversuche)
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Abbildung 4.37: Normiertes Spannungssignal (links) und REM-Bild (rechts) von Probe 5 (Anemo-
metrieversuche)

Eine Bestimmung des Gesamtdruckverlustes iiber der beschichteten Folie
und deren Abweichung vom theoretischen Wert ist ebenfalls fiir einen spéteren Betrieb
von Reaktoren interessant. Zur Berechnung des Druckverlustes wurden fiir die Be-
schichtung ein freier Querschnitt entsprechend der Abbildung 4.38 angenommen und
mit Meflwerten verglichen. Die Bestimmung des freien Querschnittes und des zur Be-
rechnung des hydraulischen Durchmessers benotigte Umfang nach einer hyperbolischen
Funktion des Schichtrandes entspricht dabei in etwa den beobachteten Querschnitts-
verliaufen der Beschichtung. Zudem kann, mit einer angenommenen Porositit von 50 %,
die Schichtmasse fiir 80 Kanéle (bezogen auf eine Standardfolie) mit 0.064 g berechnet
werden. Dieser Wert stimmt mit den experimentell an einer Waage ermittelten Gewich-
ten von 0.06 g (= 20 Gew.-% Beschichtung auf einer Aluminiumfolie) gut {iberein.
Zur Kontrolle der Berechnungsmethode erfolgte auflerdem ein Vergleich von konven-
tioneller Abschitzung des Druckverlustes mit Simulationswerten fiir unbeschichtete
Kanile sowie dazu experimentell bestimmten Werten.

Als Modellsystem wurde der Testreaktor, bei dem anhand der Stromungssimulation
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bereits gezeigt wurde, dafi der Druckverlust hauptséchlich durch die Struktur erzeugt
wird, sowie ein Luftstrom von 200 mly/min (ca. 8-facher realer Volumenstrom im
Vergleich zu den Katalysatortests) zur Erzeugung mefbarer Druckverluste ausgewihlt
(siehe auch Kapitel 3.1.2). Fiir die Berechnung des Druckverlustes wurden die folgenden
Gleichungen herangezogen:

64
A=d— 4.5
oo (4.5)

h h h
® = 1.506 — 1.882— + 1.989(--)* — 0.722(+)? (4.6)

b b b

[
Ap = pYee 7 R — + Appin + Apaus + Apstos (4.7)
2 dhydraulisch

4A
dhydraulisch = 7 (48)
ﬂQ
ApEzn + ApAus + ApStoB = 266P— (49)

2

Die ermittelten Werte nach der jeweiligen Methode sind in Tabelle 4.6 zusammenge-
faf3t.

Die Werte der Druckverluste fiir das Experiment sind etwas hoéher als bei der Berech-
nung. Fiir eine Anzahl von 50 beschichteten Folien fiir einen Reformerprototypen ergab
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Druckverlust [Pa]
ohne Beschichtung

Druckverlust [Pa]
mit Beschichtung

Simulation 5760 -
Rechnung 7785 28693
Experimentell 6650 32000

Tabelle 4.6: Druckverluste nach Simulation, konventioneller Rechnung und Experiment; Durch-
stromung von 2 Folien im Testreaktor mit 200 mly /min Luft

sich eine Variation des Schichtgewichtes von etwa 0.0228 g (Standardabweichung) fiir
einen Mittelwert von 0.287 g pro Folie (10x5 c¢m). Dies sind etwa 8 % des Mittelwertes,
was durchaus die Abweichung des Druckverlustes erkldren kann.

Als weitere Fehlerquellen fiir den Druckverlust miissen Effekte durch Bypass innerhalb
der Folienhalterung (Spaltstromung) als auch Bypass durch Leckage aus der Folien-
halterung heraus in die druckfeste Reaktorschale beriicksichtigt werden, die jedoch
den Wert des Druckverlustes verringern.

In Abbildung 4.39 werden die Daten eines Versuches gezeigt, der in gewissen
Abstéinden zur Uberpriifung des Testreaktors auf Bypass (Verziehen des Materi-
als durch z.B. Temperaturzyklen) diente. Dabei wurde der Fluf§ von 200 mly /min Luft
iiber einen Massendurchflufiregler eingestellt und der nach dem Reaktor verbleibende
Strom gemessen. Gleichzeitig erfolgte mit Hilfe eines Handgerétes die Druckverlust-
bestimmung iiber den Reaktorfolien bei gedffneter druckfester Schale. Variiert wurde
dabei die Dicke der eingelegten Blindfolien, die den Abschlufl zwischen dem Platzhalter
und den eigentlichen beschichteten und strukturierten Folien im Folienhalter darstellen
(siehe Kapitel 3.1.2).
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Dabei sollte sich regulidr ein Maximum des Druckverlustes bei einer Blindfolienstérke
von 0.2 mm fiir die Standardbeschichtung mit 20 pgm Schichtdicke bei glelchzeltlger Ma-
ximierung des Flusses ergeben. Diese Dickenangabe beriicksichtigt ein Uberstehen von
etwa 20 pm Schichtdicke auf den Stegen des 2-Folien-Systems. Die maximal zulédssige
Spaltdicke kann dabei unter Beriicksichtigung der Dickentoleranz der Folie und eventu-
eller Grate der Folien maximal 30 um sein. Daf3 dies bereits deutlichen Bypass innerhalb
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des Folienhalters erzeugt, zeigt wiederum Abbildung 4.40, bei der der Anteil an Bypass-
Strom {iber den Spalt in Abhéingigkeit der Spalththe und des Kanalquerschnittes (mit
oder ohne Beschichtung) aufgetragen ist. Die Verluststrome wurden dabei unter Druck-
abgleich zwischen dem Spalt und den Kanédlen nach der obigen Berechnungsmethode
iteriert.
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307 Abbildung 4.40: Durch Itera-
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Folienmaterial; Abhéngig-
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dem Querschnitt der Kanile
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Aufgrund der Druckverlusterh6hung iiber die Kanile bei beschichteten Folien wird
ein Bypass begiinstigt. Dabei sind etwa 17 % des Volumenstromes als Bypass - Ver-
luststrome in die Reaktorschale konnten durch experimentellen Nachweis (s.0.) ver-
nachlédssigt werden - moglich. Daf§ sich dies nicht nur auf den Gesamtdruckverlust
auswirken kann, sondern auch die Ergebnisse der Reaktionsuntersuchungen beeinflus-
sen kann, sei hier an dieser Stelle deutlich gesagt. Ein Maximalumsatz kann bereits bei
83 % (Analysenergebnis) erreicht sein.

4.9 Beschichtung nach dem Fiigen der Bauteile

Um gefiigte oder fiir die Vorversuche geklemmte Strukturen beschichten zu koénnen,
wurde eine Vorrichtung gebaut (siehe Abbildung 4.41), bei der die Mikrokanéle (in der
Skizze vertikal angordnet) durch zwei auswechselbare Platten mit unterschiedlichen
Blendenoffnungen von beiden Seiten mit Dispersion beaufschlagt werden konnten.
Die Fixierung der geklemmten Folien bzw. Bauteile erfolgte iiber auflenliegende
Gewindestangen. Die im unteren Kolbenlauf eingefiillte Dispersion konnte durch
Druckaufgabe iiber die zentrale Gewindestange durch die Mikrostruktur in den
oberen Kolbenraum (frei beweglicher Kolben) gedriickt werden. Um eine gleichméBige
Befiillung zu erreichen, konnte anschliefend die Dispersion noch einmal entgegen der
urspriinglichen Stromungsrichtung durch Mikrokanéle, diesmal bei frei beweglichem
unteren Kolben, geprefit werden.

Die Beschichtung von Mikrostrukturen nach dem Fiigevorgang bewies sich im
allgemeinen bei einer Kanalgrofie unter 500 pym aufgrund von extremen Kapillar-
kraften als sehr schwierig. So wurde trotz der Beimengung der Polymere bei variierten
Anteilen an Partikeln und Polymer in der Dispersion sowohl bei der Trocknung unter
Normaldruck bei verschiedener Temperatur, als auch bei Trockung unter reduziertem
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Druck eine Verstopfung der Kanile an den Enden der Struktur beobachtet.

Um diesem Phdnomen entgegenzuwirken, wurde im Labor ein Ausblasen der Kanéle
mit Hilfe einer Druckluftdiise (Austrittsoffnung 0.5 mm) nach der Befiillung vorge-
nommen. Auf diese Weise konnte bei geringem Vordruck von 2-3 bar eine Verstopfung
der Kanédle vermieden werden. Die aufgebrachten Schichten waren sehr homogen
verteilt (siehe Abbildung 4.42). Die aufgebrachte Partikelmenge war jedoch gering.

|

Abbildung 4.42: REM-Aufnahme einer Beschichtung geklemmter Folien mit ZnO; Aufsicht (links)
und 3D-Ansicht (rechts)

Abbildung 4.43 zeigt, dal nach jeweiliger Trocknung der Schicht durch eine
wiederholte (mehrfache) Beschichtung die Partikelmenge pro Folie (bei 2 bar Vordruck
der Luft) jeweils wieder um etwa den gleichen Betrag erhoht werden konnte. Die
Anzahl der notwendigen Beschichtungsginge fiir das Zielgewicht (vergleichbar mit
dem der Vorab-Beschichtung fiir 2 Folien der Standardgeometrie) ist dabei jedoch sehr
hoch. Der Verlust an Katalysator wiare ohne Wiederaufarbeitung der ausgeblasenen
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Dispersion grof. Die Gefahr der Verstopfung der Kanéle nimmt auflerdem mit der
Anzahl der Beschichtungsgédnge zu.
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Um den Anteil der im Kanal verbleibenden Partikelmenge zu erh6hen, wurden zwei
verschiedene Wege eingeschlagen. So sollte durch Variation der Geometrie bzw. der
Struktur der Kanéle (vergleiche Abbildung 4.44) in Form von ,,Katalysator-Taschen”
beim Ausblasen der Dispersion mehr Partikelmenge im Kanal verbleiben.

Abbildung 4.44: Geiitzte Struktur mit Taschenform fiir nachtréigliche Beschichtung; Aufsicht (links)
und 3D-Ansicht (rechts)

Beim ersten Beschichtungsvorgang konnte eine erhohte Gewichtszunahme beobachtet
werden, die sich aber als ein Effekt der gedtzten Oberfliche erwies. In weiteren Be-
schichtungsgéngen erhohte sich die aufgebrachte Menge an Katalysator entsprechend
den linearen Strukturen.

Bei der zweiten Methode wurde ein Konzept #hnlich zu dem von Park et. al. [76]
verfolgt. Dort wurden zu einem Sol-Gel Ansatz Latex-Mikrokugeln (Partikelgrofien-
standard) zugemischt und eine damit gefiillte Kapillare wie oben ausgeblasen, um die
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Oberfliche der kalzinierten Schicht nach Verbrennung der Kugeln zu erhéhen. Zur
Priaparation von Nanopartikel-Katalysatoren wurde fiir diese Arbeit jedoch eine Bei-
mengung von Polystyrol-Partikelstandards (6.6, 10.4 und 15 pm Durchmesser) von
BS-Partikel in Erwégung gezogen, um ein Ausblasen iiberfliissig zu machen.

Ein Abbrandversuch der reinen Partikel (6.6 pum) zeigte, dafi die bendtigte minimale
Zersetzungstemperatur des Styrols bei 550°C liegt (sieche Abbildung 4.45). Eine Ver-
wendung dieser Partikelstandards beziiglich der Verbrennungseigenschaften ist also ge-
geben.
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Erste Versuche zur Dispergierung und (Vorab-)Beschichtung einer Folie mit Nano-
partikeln zeigten, dafl ein Multikomponentensystem aus ZnO-Nanopartikeln, Wasser,
HEC und Styrolkugeln mit 10.4 gm Durchmesser durchaus handhabbar ist. In Abbil-
dung 4.46 ist eine REM-Aufnahme einer auf diese Weise auf Aluminium praparierten
Schicht im unkalzinierten und kalzinierten Zustand dargestellt. Zur Vereinfachung wur-
de die von BS-Partikel gelieferte Dispersion aufgeriihrt und 10 ml der 5 Gew.-% Partikel
enthaltenden Losung zum Ansatz des Polymers HEC (1 Gew.-% in der Dispersion) ver-
wendet. Anschliefend wurden noch einmal 10 Gew.-% ZnO-Partikel zugemischt, so dafl
etwa ein Verhéltnis von Styrol zu ZnO von etwa 1:2 verwendet wurde. Fiir eine Er-
zeugung eines durchstrombaren ,,Schaumes” aus ZnO durch Abbrand der Styrolkugeln
zeigt sich, dafl weitaus hohere Gewichtsanteile an Styrol benétigt werden. Zu diesem
vielversprechenden Ansatz werden jedoch noch weitere Arbeiten notig sein.
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Abbildung 4.46: Beschichtungsversuch einer Aluminiumfolie mit Hilfe von Zusétzen von Styrolpar-
tikeln (10.4 pm Durchmesser) zur ZnO-Nanopartikeldispersion (Gewichtsverhiltnis Styrol/ZnO 1:2);
links vor der Kalzination, rechts nach der Kalzination bei 500°C



Kapitel 5

Katalysatorcharakterisierung

Der folgende Abschnitt dient zur Ergénzung der Charakterisierung der praparierten
Katalysatoren, aufbauend auf den Voruntersuchungen bei der Entwicklung der Schicht-
priparation in Kapitel 4. Die schon abgehandelte Oberflichenbestimmung und Ront-
gendiffraktometrie der Ausgangsstoffe, wie z.B. der CuO-Nanopartikel im Bezug auf
Mahlprozesse mit anderen Nanopartikelsorten, erlaubt bereits Riickschliisse auf den
einsatzbereiten Katalysator. Besonders die Eigenschaften der Kupfersysteme sind mit
diesen Untersuchungen zu einem groflen Teil abgedeckt. Da zudem die Palladiumsys-
teme als groferer Schwerpunkt als die Kupferkatalysatoren fiir diese Arbeit definiert
wurden, stehen diese Systeme im Mittelpunkt dieses Kapitels.

5.1 Palladiumbasierte Katalysatoren

I Die Aktivitit dieses Katalysatortyps (siehe auch Kapitel 2.5.1) ist abhéngig von der
Legierungsbildung zwischen Palladium und Zink (PdZn-Phase). Deswegen muf} streng
genommen immer ein System aus PdZn, Pd sowie PdO und ZnO betrachtet werden.
Der folgende Teilabschnitt untersucht das Redoxverhalten des Palladiums bei den
Schritten der Katalysatorherstellung entsprechend der zeitlichen Abfolge.

5.1.1 Reduktions-/Oxidationsverhalten

Zunachst wurde das Verhalten von Palladiumacetat mittels Temperaturpro-
grammierter Oxidation (TPO) zur Ermittlung der Zersetzungstemperatur der
Acetatverbindung auf ZnO-Nanopartikeln (Imprégnierung nach Variante B; vergleiche
hierzu Abbildung 4.1) untersucht.

Dazu wurde die Anlage zur Katalysatoruntersuchung modifiziert. Ein einfacher
Probenhalter, bestehend aus einem mit Heizband umwickelten Filter, gefiillt mit
pulverformigem Katalysatormaterial und einem im Probenraum liegenden Ther-
moelement wurde anstelle des Reaktors eingesetzt. Die Produktzusammensetzung
wurde wihrend der Temperaturrampe mit dem Massenspektrometer verfolgt. Das
Druckhalteventil der Anlage wurde umgangen, um ein Ausstromen des Gases aus dem
Probenraum gegen Umgebungsdruck zu gewéhrleisten.

Eine lineare Temperatursteigerung mit der Zeit konnte bei einer Rampensteigung
von 5 K/min gewéhrleistet werden. Die einzustellenden Fliisse fiir die Oxidati-

!Einige Daten dieses Kapitels wurden in [77] bereits veroffentlicht

81
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Abbildung 5.1: Sauerstoffbedarf (links) und Produktentstehung (rechts) von 1 g Pd/ZnO mit einer
Beladung von 10 Gew.-% Pd ausgehend von Palladiumacetat bei einem TPO-Versuch; Auftragung
iiber der Temperatur der Probe

onsexperimente wurden iterativ bestimmt, da eine ausreichende, aber gleichzeitig
auch nicht zu grofie Menge an Sauerstoff iiber die Probe strémen mufl. So wurden
Experimente mit einem zeitweise ganz verschwindendem Sauerstoffsignal aufgrund zu
schnellen Sauerstoffverbrauchs, als auch Experimente mit nur gering wahrnehmbaren
Sauerstoffverbrauch aufgrund der Messunsicherheit verworfen. Als Parametersatz
fiir ein Gramm Katalysatormasse mit einer Beladung der Zinkoxidnanopartikel von
10 Gew.-% Pd(0) wurden z.B. 200 mly /min einer Gasmischung von 1.6 Vol.-% O, in
Helium ermittelt.

Abbildung 5.1 zeigt den Verlauf des Sauerstoffbedarfs iiber der Temperatur der
Probe (Abbildung links). Sie wird erginzt durch die Darstellung der Ionenstrome des
Massenspektrometers fiir die Komponenten Wasser und CO bzw. CO, gegeniiber der
Probentemperatur (Abbildung rechts).

Dabei ist zu erkennen, dafl bei 250°C der Prozefl der Acetatzersetzung aufgrund
des Produktspektrums abgeschlossen ist. Bei weiter steigender Temperatur macht
sich nur andeutungsweise ein schleichender Konsum des Sauerstoffs bemerkbar, der
schliefllich zu braunem Palladiumoxid fiihrt. Insgesamt kann der Sauerstoffbedarf iiber
die Versuchsdauer im Vergleich zur Berechnung des benotigten Sauerstoffs iiber die
Bildung von PdO und Zersetzung von Acetat zu CO, mit 119 % angegeben werden.
Dies ist zufriedenstellend fiir eine Validierung des TPO-Versuchs.

Um grundsétzlich zu zeigen, welches Stadium nach der Zersetzung des Acetats vorliegt
und um die Bildung von PdO zwischen 250°C und 500°C zu beweisen, wurde jeweils
eine Teilprobe aus dem urspriinglichen Katalysatormaterial den Grenztemperaturen
250 und 500°C ausgesetzt. Die Temperatur wurde fiir eine Dauer von zwei Stunden
(entsprechend den gewihlten Kalzinationsbedingungen bei der Katalysatorherstellung)
unter Frischluftzufuhr in einem Muffelofen der Marke Heraeus beibehalten. Die Proben
wurden anschliefflend mittels XRD untersucht. Das Ergebnis ist in Abbildung 5.2
dargestellt.

Bei der bei 250°C behandelten Probe ist ein deutlicher Reflex von Pd(0) bei etwa
40.2° zu sehen. Der sich andeutende Reflex bei 41.8° fiir den Probenanteil, der Luft bei
500°C ausgesetzt war, gehort zu Palladium(IT)oxid. Die geringe Reflexintensitit des
PdO und das Fehlen anderer Palladiumreflexe kann auf sehr kleine Kristallite hinwei-
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sen. Es ist jedoch wahrscheinlicher, das ein grofie Anteil der Palladiumverbindungen in
amorphem Zustand vorliegen. Der Reflex bei 47.5° gehort bei beiden Proben zu ZnO.
Bei der zeitlichen Abfolge der Priaparationsschritte ist bei Variante B (siehe Abbildung
4.1) ein weiterer Kalzinationsschritt vorgesehen, um nach einer Auftragung des
Polymer-Partikel-Losemittel Gemisches auf die Folie die Sinterung der Partikel und
den Abbrand des Polymers zu bewirken. Bei Variante A wird dieser Schritt bereits
zusammen mit der Acetatzersetzung durchgefiihrt. Diese Schritte unterscheiden sich
nur unwesentlich von dem eben gezeigten Oxidationsschritt beziiglich des Verhaltens
von Palladium. Deswegen wird hier auf die Ergebnisse aus Kapitel 4.6 (Abbildung 4.17)
verwiesen, in dem durch Thermogravimetrie gezeigt wurde, dafl der Hauptteil des
Polymers schon bei 250°C in Gegenwart von Katalysatoren abgebrannt ist.

Das Reduktionsverhalten von PdO/Pd/ZnO, welches dem letzten Schritt
der Katalysatorpriaparation bei beiden Varianten entspricht, wurde wiederum mittels
Temperaturprogrammierter Reduktion (TPR) untersucht.

Bei gleichem Anlagenaufbau wie fiir die TPO-Versuche wurde in analoger Vorgehens-
weise fiir ein Gramm Katalysatormasse, z.B. mit einer Beladung der Zinkoxidnano-
partikel von 10 Gew.-% Pd(0), ein bendtigter Flufi von 200 mly/min Gasmischung
mit 8 Vol.-% H, in Helium ermittelt.

Alle Proben wurden zur besseren Vergleichbarkeit bei 450°C (Sinterungsbeginn
ZnO) fiir den Kalzinationsschritt vorbehandelt, um einen vollstindigen Abbrand des
Polymers und Umsetzung der Acetatverbindung zu PdO gewéhrleisten zu koénnen
(Standardkalzination bei Katalysatorpraparation).

Abbildung 5.3 zeigt den Wasserstoffverbrauch iiber der Versuchsdauer, da bereits bei
der Starttemperatur von 40°C eine Umsetzung des Wasserstoffes erfolgte (isotherm).
Als zusétzliche Information ist die Temperatur im Probenhalter dargestellt, so daf}
ein Zusammenhang zum Temperaturverlauf nach Siattigung der Probe mit Wasserstoft
und damit Beginn der Temperaturrampe hergestellt werden kann.

Der bei etwa 250°C einsetzende Wasserstoffverbrauch kann nicht mehr auf eine
Reduktion von Palladium zuriickgefiihrt werden. Ein , negativer” Verbrauch an
Wasserstoff, wie er bei herkémmlichen Palladiumkatalysatoren im Bereich von etwa
65 bis 80°C auftritt, kann nicht beobachtet werden. Diese Freisetzung von H, ist
normalerweise auf die Zersetzung von bei Raumtemperatur gebildetem Palladiumhy-
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drid zuriickzufiihren. Die Beeinflussung der Chemie des Palladiums durch den Tréger
Zinkoxid ist also bereits noch vor der Legierungsbildung zu sehen. Dieses Phdnomen
wurde schon beschrieben [68], [78], [46].

Die Massenbilanz fiir Wasserstoff ist aufgrund meBtechnischer Probleme (Drift im
Massenspektrometer, Fehler 47 %) nicht ausgegeglichen.

Um die Bildung von Pd(0) und PdZn unterscheiden zu kénnen, wurden Teilproben aus
dem oxidierten Katalysatormaterial bei unterschiedlichen Temperaturen reduziert. Die
Proben verblieben fiinf Stunden in einem Rohrofen der Marke Carbolite bei einem Flufl
von 2 ly/min mit 1 Vol.-% Wasserstoff in Argon (siehe auch Standardparameter der
Katalysatorherstellung in Kapitel 6.2). Das Ergebnis der anschliefenden Untersuchung
der Proben mittels XRD wird durch Abbildung 5.4 reprisentiert.

PdzZn ZnoO
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Abbildung 5.4: XRD-Reflexe
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Daf bei der bei 300°C reduzierten Probe bereits nur noch wenig Palladium im Stadium
Pd(0) vorliegt, wird durch die Abwesenheit des Reflexes bei 40.2° belegt. Die bei
41.2° und 44.2° auftretenden Reflexe gehoren zu PdZn. Diese Reflexe werden ab einer
Reduktionstemperatur von 400°C intensiver (vergleichbar mit [46] und [47]). Unklar
ist hier, ob die Partikelgrofle des PdZn mit steigender Temperatur wéchst oder die
Kristallinitdt zunimmt (siehe auch Kapitel 5.1.2).
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Katalysatoren mit ausgewdhlten Beladungen an Palladium, die bei den
Aktivitdtstests sehr unterschiedliches Verhalten zeigten (siehe Kapitel 6.2), besaflen
beziiglich der Reduktion #hnliche Eigenschaften.

In Abbildung 5.5 ist der Wasserstoffverbrauch der Katalysatoren mit 3, 5 und
10 Gew.-% Pd-Beladung auf ZnO in Abhéngigkeit der Temperatur dargestellt.
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Die absoluten Maxima im Wasserstoffverbrauch liegen im Rahmen der Mef3igenauigkeit
alle etwa bei 400°C. Bei geringeren Konzentrationen an Palladium ist bei 300°C ein
lokales Maximum erkennbar. Dieses kann bei der Probe mit 10 Gew.-% Pd durch
den starken Anstieg des Wasserstoffverbrauchs zum absoluten Maximum verborgen
sein. Bei letzterer Probe erscheint im Gegensatz zu allen anderen Proben vor allem
die zur Legierungsbildung notwendige Reduktion des ZnO bei 500°C nicht abge-
schlossen zu sein. Ein Vergleich der Massenbilanz zeigte jedoch, dafi die Drift des
Massenspektrometers bei Proben mit kleiner Beladung wiahrend der Mefidauer geringer
ausfillt (kleinere Konzentrationsénderungen). Der Unterschied zwischen theoretischem
und gemessenem Verbrauch an Wasserstoff oberhalb 200°C fiir den Ubergang von
Pd/ZnO zu PdZn/ZnO ist bei den Proben mit 3 und 5 Gew.-% Pd sehr gering (+ 10 %).

Fiir den Einsatz eines Reformersystems im Fahrzeug ist {iber die Herstellung hin-

aus auch die Sauerstoff- bzw. die Luftempfindlichkeit des PdZn-Katalysators
von Interesse. So kann es durch Leckagen oder Wartungsarbeiten zu einem Eindringen
von Umgebungsluft in den Reaktionsraum kommen. Auch ein gewolltes Spiilen des Sy-
stems zum Zwecke der Entfernung von Katalysatorgiften (PEMFC, SELOX, Reformer)
kann notwendig sein, wobei aus Platz- und Kostengriinden nur die Umgebungsluft als
Spiilmedium in Frage kommt. Um Aussgen zur Stabilitdt des PdZn-Systems treffen
zu konnen, wurde der bei 500°C reduzierte Katalysator noch einmal einem Zyklus der
Temperaturprogrammierten Oxidation mit Bedingungen wie bei der Zersetzung des
Palladiumacetats unterworfen.
In Abbildung 5.6 wird der Sauerstoffverbrauch iiber der Temperatur bei diesem Ver-
such dargestellt. Dabei ist im Rahmen der Mefigenauigkeit erst ab einer Temperatur von
250°C ein deutlicher Konsum des Os zu erkennen, der bei etwa 340°C ein Maximum
erreicht. Zwischen 400 und 500°C verbleibt ein anndhernd konstanter Sauerstoffver-
brauch.
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Die Massenbilanz fiir Sauerstoff unter der Annahme vollstdndiger Oxidation zu Zink-
oxid und Palladiumoxid ergibt eher zufillig 99 % Verbrauch der Theorie, denn PdO
wird nicht vollstédndig gebildet (siehe unten).
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Um das Ausmafl der Katalysator-Zersetzung besser beurteilen zu konnen, wurde an
dieser Stelle erneut Rontgendiffraktometrie betrieben. So wurden Teilproben aus dem
Ursprungsmaterial PdZn/ZnO 1 h im Muffelofen unter Frischluftzufuhr bei verschie-
denen Temperaturen behandelt. Eine weitere Probe wurde iiber einen Zeitraum von
8 Wochen Luft ausgesetzt, um Lagerungseffekte der Legierung bei Umgebungsbedin-
gungen zu beurteilen. Das Ergebnis dieser Untersuchungen ist in Abbildung 5.7 darge-
stellt.
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Die Reflexe der Proben, die bis zu einer Maximaltemperatur von 200°C Luft aus-
gesetzt waren, dndern sich gegeniiber einer ,frischen” Probe (innerhalb eines Tages
Messung am XRD) nicht. Erst die Proben, die bei 250 bzw. 300°C behandelt wur-
den, zeigen reduzierte PdZn-Reflexe und einen intensiver werdenden Reflex Pd(0). Das
lokale Minimum im Sauerstoffverbrauch des TPO-Versuchs fillt gut mit dem ausge-
prigten Pd(0)-Reflex der bei 400°C oxidierten Probe zusammen. Das bedeutet, daff im
Bereich 250 bis 400°C fast ausschlieflich Zink zu Zinkoxid umgewandelt wird. Erst ab
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Temperaturen grofer 400°C wird dann auch PdO gebildet (siehe schwacher Reflex der
500°C-Probe), wobei die Riickreaktion zum Palladiumoxid durch den Einflufi des Zinks
gehemmt scheint. So verbleibt bei 500°C noch ein Reflex fiir Pd(0), der in Abbildung
5.2 nicht mehr vorhanden ist.

Insgesamt erscheint die Legierung sehr stabil gegeniiber Luft, so dafl ein Einsatz die-
ses Katalysatortyps im Automobil durchaus denkbar wére. Ein Spiilen des Systems ab
Temperaturen unterhalb 200°C wére moglich.

5.1.2 Dispersionsbestimmung

Bei Palladiumkatalysatoren ist die Bestimmung der aktiven Zentrenzahl durch Che-
misorptionsmessungen mit Hy aufgrund der Hydridbildung problematisch (siehe auch
[48]). So wird die Dispersion der Katalysatoren (Zahl aktiver adsorptionsbefihigter
Zentren des Katalysators zu Zahl aller Katalysatoratome) anhand der Wasserstoff-
adsorption bei erhohter Temperatur (100°C) berechnet. Fiir das Adsorptiv CO wird
ebenfalls die Problematik verschiedener Stochiometrien fiir die Adsorption an Pd
diskutiert.

Fir das PdZn-System sind bis jetzt noch keine Untersuchungen beziiglich der Di-
spersion veroffentlicht worden. Fiir das Adsorptiv Wasserstoff wurden deshalb Ad-
sorptionsversuche an Pulverproben bei 40-280°C durchgefiihrt. Die Bestimmung der
adsorbierten Menge an Wasserstoff als Funktion der Temperatur auf dem zur Model-
lierung der Reaktion herangezogenen PdZn-Standardkatalysator (siehe Kapitel 7) mit
10 Gew.-% Pd zeigt Abbildung 5.8.
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Da bis 120°C Probentemperatur kein Unterschied beziiglich der adsorbierten Menge
H, festgestellt wurde und zudem bei den TPR-Versuchen mit Pd auf ZnO keine Desorp-
tion von Hy auftrat, wurde eine Temperatur von 40°C fiir die Adsorptionsexperimente
mit Wasserstoff gewéhlt. Dissoziative Wasserstoffadsorption sowie

Dispersion(Hy) = ltpdzn-1 (5.1)
Npdzn
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wurden angenomien.

Zusitzlich zur Uberpriifung auf Hydridbildung kann aus der Abbildung auch eine
Zunahme der adsorbierten Wasserstoffmenge ab 160°C abgelesen werden. Bei hohen
Temperaturen werden also weitere Zentren fiir Wasserstoff zugénglich. Der Belegungs-
grad bzw. die Adsorptionsgleichgewichtskonstante von Wasserstoff kann aus diesen
Versuchsdaten bei den ausgewéhlten Temperaturen als Startwert oder Vergleichswert
fiir die Modellierung berechnet werden (siehe Kapitel 8).

Um Ergebnisse aus Adsorptionsversuchen mit Kohlenmonoxid (Alternativad-
sorptiv) interpretieren zu konnen, wurden Daten aus Versuchen zur Temperaturpro-
grammierten Desorption von CO an PdZn-Einkristallen von Rodriguez [79] benutzt.
Dort ergaben sich bei einem molaren Oberflichenverhéltnis von 1:1 fiir Pd und Zn er-
ste Desorptionserscheinungen von chemisorbiertem Kohlenmonoxid bei Temperaturen
groffer -73°C . Einen Vergleich der noch nicht desorbierten CO-Menge nach Rodri-
guez [79] bei definierten Temperaturen oberhalb dieser Grenztemperatur (Integration
des Datenmaterials) mit den adsorbierten Stoffmengen bei verschiedenen Adsorptions-
temperaturen zeigt Abbildung 5.9. Dabei wurde als Bezugspunkt fiir die Daten nach
Rodriguez [79] der Absolutwert der adsorbierten Kohlenmonoxidmenge eigener Versu-
che bei -73°C gewdihlt.
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Die Verlaufsform beider Kurven stimmt gut iiberein, so dafl davon ausgegangen wer-
den kann, dafl bei einer Temperatur von -73°C bei einer Adsorption mit CO der volle
Dispersionsgrad mit der Annahme

Npdzn—Cco

Dispersion(CO) = (5.2)

nNpazn

ermittelt werden kann. Eine molare Oberflichenverteilung von Pd und Zn mit 1:1 ist
wahrscheinlich. Andere von Rodriguez mittels TPD vermessene Oberflichenvertei-
lungen von Palladium und Zink ergeben bei gleicher Vorgehensweise der Integration
desorbierter Kohlenmonoxidmengen deutlich andere Kurvenverldufe.
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Der Einflul der verschiedenen Parameter bei der Herstellung eines
PdZn-Katalysators auf die Dispersion (nur fiir Variante B; siehe hierzu Kapi-
tel 6.2) zeigt die Abbildung 5.10 (a-e). Als Standardbedingungen fiir die Priaparation
wurde eine Acetatzersetzung bei 250°C (Kalzination 1), eine Kalzinierung der Partikel
und Abbrand des gewéhlten Polymers HEC bei 450°C (Kalzination 2), eine Reduktion
bei 500°C mit 1 Vol.-% H, sowie eine Beladung mit 1 Gew.-% Palladium (entspricht
einer Monolagenbelegung von 81 % PdZn auf ZnO mit einer ZnO-Oberfliche von
11 m?/g) verwendet. Nur jeweils ein Préiparationsparameter wurde fiir jede Teildar-
stellung (a-e) variiert.

Generell ist zu erkennen, dafl sich mit beiden Adsorptiven etwa gleiche Dispersionen
der jeweiligen PdZn-Systeme ergeben. Eine reproduzierbare Abweichung trat lediglich
bei einer Kalzinationstemperatur (Kalzination 2) von 350°C auf. Maximal kann eine
im Vergleich zu anderen Katalysatorsystemen niedrige Dispersion von 15 % erreicht
werden.

Die Dispersion féllt erwartungsgeméfi bei hoheren Beladungen ab (siehe Ab-
bildung 5.10 a). Ein hyperbolischer Zusammenhang zwischen Dispersion und
Palladiumbeladung ist erkennbar. Es kann vermutet werden, dafl bei der Préparation
die Kristallwachstumsgeschwindigkeit schnell gegeniiber der Keimbildung ist. Die
Temperatur, bei der das Acetat kalziniert wird (vergleiche hierzu Abbildung 5.1), hat
keinen Einfluf§ auf die Dispersion (Abbildung 5.10 b), obwohl eine Solvatation von
Pd(O-CO-CHj)s bei der weiteren Préparationsabfolge befiirchtet werden kann. Bei
der Betrachtung der Abhéngigkeit der Dispersion von der Kalzinationstemperatur 2
(Abbildung 5.10 ¢) zeigt sich ein Riickgang der PdZn-Oberfliche, die auf die Sinterung
des ZnO-Grundmaterials zuriickfiihrbar ist. Durch zunéchst steigende Anteile an
PdZn mit der Reduktionstemperatur (Abbildung 5.10 d) steigt auch die Dispersion,
die jedoch bei einsetzender Sinterung des ZnO bei 500°C wieder kleiner wird. Die
Wasserstoftkonzentration bei der Reduktion hat keinen Einflu auf die Dispersion
(Abbildung 5.10 e).

Uber die Dispersion hinaus ist auch die GroBe der PdZn-Partikel auf den
ZnO-Nanopartikeln fiir die spétere Beurteilung der katalytischen Aktivitdt bzw.
Selektivitdt von Interesse. Aus diesem Grund wurde sowohl iiber die Chemisorption
(exemplarisch mit Wasserstoff) als auch iiber Pulverdiffraktometrie (vergleiche Ka-
pitel 4.5) der mittlere Korndurchmesser von PdZn bestimmt. Dabei wurde bei der
Auswertung der Adsorptionsdaten zur Ermittlung des Durchmessers von einem reinen
Palladiumcluster mit dem Oberflichenbedarf eines Palladiumatoms von 7.874 A [80]
und dem, {iber die Dichte (12020 kg/m? [80]) berechneten Volumen von Palladium
auf den Katalysatorproben ausgegangen. Da die Elementarzelle der PdZn-Phase
analog zu einem AgAu-System flichenzentriert aufgebaut ist [81] und zudem Zink
mit 133 nm Atomradius in etwa so grofl ist wie Palladium (138 nm [82]), nehmen
sowohl Oberfliche als auch Volumen bei der Umrechnung von grofien Pd-Clustern zu
groflen PdZn-Clustern um den Faktor 2 zu. Damit ist der {iber Palladium berechnete
Durchmesser etwa identisch mit dem des realen PdZn-Clusters.

In Abbildung 5.11 sind die Werte der ermittelten Durchmesser nach den beiden
Mefverfahren iiber der Beladung aufgetragen.

Wegen geringer Intensitdt der Reflexe (XRD) fehlt ein Mefipunkt bei der Beladung
der ZnO-Nanopartikel mit 1 Gew.-% Pd. Die Abweichung beider Methoden bei hohen
Beladungen ist moglicherweise durch einen Formfaktor begriindet, da die Zinkoxid-
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Abbildung 5.10: Abhiingigkeit der Dispersion von PdZn von a) der Beladung an Palladium, b) der
Kalzinationstemperatur 1, ¢) der Kalzinationstemperatur 2, d) der Reduktionstemperatur und e) der
Wasserstoffkonzentration bei der Reduktion in Abhéngigkeit des verwendeten Adsorptivs

partikel bereits kleiner als die PdZn-Cluster sein konnen. Eine andere Erkldrung
wire die, daf3 die erzeugten Cluster bei hohen Pd-Beladungen noch nicht die volle
Kristallinitdt bei 500°C erreicht haben. Bei zu grofler Halbwertsbreite durch einen
amorphen Zustand wird der Durchmesser kleiner geschétzt als der tatsédchliche Wert

betrigt.

Um die Kristallinitiat der PdZn-Legierung bewerten zu kénnen, sind aus weiteren
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rontgendiffraktometrischen Versuchen mit Proben unterschiedlicher Pd-Beladung
Kristallitdurchmesser in Abhéngigkeit der Reduktionstemperatur bestimmt worden
(siehe Abbildung 5.12). Obgleich die Nachweisgrenzen fiir PdZn aufgrund der Tem-
peraturwahl fiir die Reduktion unterschiedlich ausfallen, so ist doch die anfiangliche
Tendenz kleiner werdender Partikeldurchmesser mit steigender Reduktionstempe-
ratur zu erkennen. Wéire eine unzureichende Kristallinitdt der Proben gegeben,
so sollte sich ein umgekehrter Verlauf ergeben. Da die PdZn-Partikel mit grofler
Wahrscheinlichkeit einer Groflenverteilung unterliegen, kann vermutet werden, daf
zundchst die Kristallinitdt bei den grofieren Clustern zunimmt. Dies entspricht der
Beobachtung, daffl bei geringerer Pd-Beladung der Partikeldurchmesser erst bei
hoherer Reduktionstemperatur kleiner wird. Dafl ab 500°C Reduktionstemperatur
die PdZn-Cluster in allen Proben ausreichend kristallin sind, wird durch die Aus-
wertung der maximalen Reflexintensitéten des PdZn iiber den ganzen Bereich der
Beladung mit Palladium (siehe Abbildung 5.13) bei 500°C Reduktionstemperatur
bestétigt. Wire bei dieser Temperatur noch keine ausreichende Kristallinitdat ge-
geben, so ergibe sich keine Gerade (hohe Mefiwerttoleranz bei 3 Gew.-% Pd). Ein
Formfaktor ist fiir den Unterschied der Partikelgréfle nach den Methoden der Che-
misorption und Roéntgendiffraktometrie bei hohen Pd-Beladungen also wahrscheinlich.

Um eine Aussage iiber die Form der PdZn-Kristallite und eine Bestitigung

der Clustergréfie der Legierung zu bekommen, wurden Proben unterschiedlicher Pd-
Beladung im oxidierten Zustand (PdO/ZnO) und reduzierten Zustand (PdZn/ZnO)
mittels hochauflésender Rasterelektronenmikroskopie untersucht. Dabei wurde zur 3-
dimensionalen Darstellung ein Sekundérelektronendetektor (SED) und zur Unterschei-
dung von Pd- und Zn-Signalen durch Kontrast ein Elektronenriickstreudetektor (EBD)
eingesetzt. Der Kontrast des Riickstreudetektors wurde mittels Energiedispersiver Ele-
mentanalyse (EDX) validiert.
Abbildung 5.14 zeigt zunichst eine Probe mit 3 Gew.-% Pd auf ZnO nach der zwei-
ten Kalzination bei 450°C mit Hilfe des SE-Detektors. Die identische Stelle ist, mit
dem EBD aufgenommen, in Abbildung 5.15 zu sehen. Die deutlich kleineren Partikel
sind als PdO identifizierbar, was durch Punktanalysen, z.B. an den Stellen 1-3 nachge-
wiesen wurde (siehe Tabelle 5.1). Bei ermittelten Pd-Werten unterhalb 1 Gew.-% am
MeBpunkt tduscht das Signal-Rausch Verhéltnis Palladium vor (siehe Mefipunkt 1).
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Abbildung 5.12: Abhéngigkeit der Partikel- . L
durchmesser (XRD) der PdZn-Cluster von der Abbildung 5.13: Abhéngigkeit der PdZn-
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Abbildung 5.14: REM-Bild
(SED) einer 3%-igen Pd/ZnO-
Probe nach der zweiten Kalzi-
nation bei 450°C

Ein direkter Vergleich mit Abbildung 5.16, die eine Probe mit 10 Gew.-% Palladium
im kalzinierten Zustand (EBD) zeigt, wird der Partikelgroflenunterschied von PdO zwi-
schen den unterschiedlich beladenen Proben deutlich. So liegen bei 10 Gew.-% Pd die
Partikelgrofen durchschnittlich im Bereich 100 nm und bei 3 Gew.-% Palladium meist
unterhalb 50 nm. Die Elementanalysen des hell dargestellten Palladiumoxids ergaben
aufgrund der grofleren PdO-Partikel und damit verbundener geringerer Eindringtiefe
des Rongenstrahls in darunter/daneben liegende Partikel durchwegs Anteile an Palla-
dium grofer 15 At.-%.

Der PartikelgrofSlenunterschied und die absolute Partikelgrofie sind gleich, nachdem die
Proben bei 500°C zu PdZn reduziert wurden. In den Abbildungen 5.17 und 5.18 sind
Proben der oben betrachteten Katalysatoren im reduzierten Zustand zu sehen. Ele-
mentanalysen ergaben Unterschiede im Vergleich zu den kalzinierten Proben im Bezug
auf den Sauerstoffanteil. Wiahrend bei kalzinierten Proben fiir die PdO-Partikel zwi-



5.1. PALLADIUMBASIERTE KATALYSATOREN

93

Abbildung 5.15: REM-Bild
(EBD) einer 3%-igen Pd/ZnO-
Probe nach der zweiten Kalzi-
nation bei 450°C

Punktnummer | O [At.-%] | Zn [At.-%)] | Pd [At.-%]
1 60.90 3847 0.62 Tabelle 5.1: Elementar-
analyse an den Punkten
2 67.07 20.18 12.75 1-3 entprechend Abbil-
3 65.24 29.67 5.09 dung 5.14

schen 60-65 At.-% Sauerstoff detektiert wurde, lag der Anteil bei den PdZn-Partikeln
erwartungsgeméifl nur noch bei 30 At.-%.

Bei der Betrachtung kleiner PdZn-Kristallite entstand auflerdem der Eindruck, daf
die vorher auf dem ZnO liegenden nahezu kugelférmigen PdO-Cluster eher flichig auf
die ZnO-Partikeln aufgeschmolzen waren. Die grofien PdZn-Partikel der Probe mit
10 Gew.-% Pd erschienen sogar schwammartig (siehe Abbildung 5.19 mit 100.000-
facher Vergrofierung). Die Schwammstruktur hat etwa die Grofle eines ZnO-Partikels,
d.h. moglicherweise existiert nur noch wenig Kontakt zu ZnO. Pulverdiffraktometrisch
betrachtet ist bei solch einer Struktur ein deutlich zu klein berechneter Partikeldurch-
messer die Folge. Auch wenn die Kugel der geometrisch oberflichenminimierte Koérper
ist und so auch aus Sicht der Chemisorption ein etwas zu kleiner Partikeldurchmes-
ser berechnet wird, ist die Diskrepanz der beiden Partikelgroffenbestimmungsmethoden
verstdndlich.

5.1.3 Physikalische Eigenschaften der Legierung PdZn

Das folgende Unterkapitel soll Einblick in mégliche besondere Eigenschaften der PdZn-
Legierung verschaffen. Zu diesem Zweck wurde zunéchst die Dampfdruckkurve von
Zink betrachtet, da dieses Metall einen geringen Schmelzpunkt besitzt (420°C [81])
und damit bei niedriger Temperatur einen hohen Dampfdruck aufweist. Nach [83] ist die
folgende Formel fiir die molare Warmekapazitét von Zink in den verschiedenen Aggre-
gatzustdnden mit den dazu gehorigen Parametern aus Tabelle 5.2 fiir die Berechnung
der Gibbschen Freien Enthalpie und damit der Gleichgewichtskonstante anzuwenden:

cp=A+B107°T + C10°T 2 (5.3)
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Abbildung 5.16: REM-
Bild (EBD) einer 10%-
igen Pd/ZnO-Probe nach der
zweiten Kalzination bei 450°C

Abbildung 5.17: REM-
Bild (EBD) einer  3%-
igen  Pd/ZnO-Probe  nach
der Reduktion bei 500°C

Der resultierende Dampfdruck ist in Abbildung 5.20 in Abhéngigkeit von der Tempe-
ratur fiir einen fiir die Methanolreformierung interessanten Bereich dargestellt.

Wie sehr dieser doch betriachtliche Dampfdruck von Zink in einem System aus PdZn
belastbar ist, kann an dieser Stelle nicht festgelegt werden (Dampfdruckerniedrigung).
Es kann jedoch ein méglicher Grund fiir eine Katalysatorverdnderung wiahrend der Re-
aktion sein.

Das Phasendiagramm Pd-Zn nach [81] (Abbildung 5.21) gibt weiteren Aufschluf iiber
die Stabilitdt des Zweikomponentensystems. So ist ein relativ weiter Bereich durch die
(1-Phase abgedeckt, die mit der molaren Verteilung von Pd und Zn mit etwa 1:1 der
am XRD detektierten Kristallstruktur PdZn iibereinstimmt. Diese Phase ist bis etwa
1100°C stabil gegeniiber Segregation.
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Abbildung 5.18: REM-
Bild (EBD) einer 10%-
igen Pd/ZnO-Probe nach der
Reduktion bei 500°C

Abbildung  5.19: REM-
Bild (SED+EBD) einer
10%-igen Pd/ZnO-Probe
nach der Reduktion bei
500°C ; Veranschaulichung der
Schwammstruktur

Da bei Temperaturerhhung zuerst PdO zu Pd(0) und danach ZnO zu Zn(0) reduziert
wird, kann es sein, dafl sich Pd-Kristallite bilden, die Zink aufnehmen. Das bedeutet
aber, daf} der Startpunkt bei der Reduktion im Phasendiagramm bei 0 % Zink liegt und
somit keine weitere Phase (z.B. 7) auf dem Weg zum PdZn durchschritten werden mufi.
Ein weiterer interessanter Aspekt ist, dafl es insgesamt iiber den ganzen Mischungsbe-
reich zu keiner starken Schmelzpunktabsenkung unterhalb des 7;,, des reinen Zinks gibt.
Dies 148t wiederum darauf schliefen, dafl eine Sinterung unter Reaktionsbedingungen
nicht sehr wahrscheinlich ist.
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Enthalpie | Entropie A B C Geltungsbereich
(Temperatur)
[kJ/mol] | [J/(molK)] | [J/(molK)] | [J/(molK?)] | [JK/mol] (K]
fest 0 41.6 20.7 12.510 0.833 298-693
fl. 7.3 10.6 31.4 0 0 693-1180
gas 130.4 161.0 20.8 0 0 298-2000

Tabelle 5.2: Tabelle der Berechnungskonstanten fiir die Gibbsche Freie Enthalpie / Gleichgewichts-
konstante des Systems Zn(fest)/Zn(fl.)

0.010
0.009 +
0.008 ~
0.007 ~
0.006 ~
0.005 +
0.004 ~
0.003 +
0.002 ~
0.001 +

0.000 T \

200 250 300 350
Temperatur [°C]

Dampfdruck [mbar]

Abbildung 5.20: Dampf-
druckkurve von reinem Zink

5.1.4 Diffuse Reflektions-Infrarotspektroskopie

Diffuse Reflektions-Infrarot-Fouriertransformations-Spektroskopie (DRIFTS) eignet
sich besonders zur Bestimmung von Adsorptionseigenschaften von Edukten, Produk-
ten, moglicher Zwischenprodukte auf Tragermaterialien und den eigentlich aktiven Zen-
tren von Katalysatoren. Im Falle des Palladiumsystems ist auflerdem der Einfluff der
Legierungsbildung auf die Eigenschaften des verbleibenden ZnO interessant.

Zunéchst wurde das ZnO beziiglich der Absorptionseigenschaften im Infrarotspektrum
untersucht. Der erste Schritt war dabei die Reinigung des Materials durch Erhohung
der Temperatur in einem Inertgasstrom. Zur Ausfiihrung der Messungen wurde ein
System aus einer beheizbaren Mefizelle der Firma Harrick mit KBr-Fenstern, Hohlspie-
geln zur Strahlbiindelung an einen mit fliissigem Stickstoff gekiihlten IR-Sensor und
einem Spektrometer der Firma Perkin Elmer angekoppelt. Dabei wurde der Strahlen-
gang und die Spiegelkammer mit Stickstoff gespiilt, um den Strahlengang mdoglichst frei
von IR-aktiven Substanzen wie COy und Wasserdampf aus der Umgebungsluft zu hal-
ten. Aufgrund des Aufbaus der Einheiten war die Kapselung jedoch nicht vollstdndig
bewerkstellighar, so dafl in den Spektren immer Absorptionsbanden dieser Stoffe fest-
gestellt wurden. Die Mefzelle selbst wurde iiber einen Rotameter mit 100 mly/min
Stickstoff bei Normaldruck versorgt. Zwei Sattiger-Riickkiihlereinheiten, die ebenfalls
mit je 100 mly/min Stickstoff durchspiilt wurden, konnten zum Hauptstrom hinzuge-
schalten werden und dienten zur Bedampfung der MeBzelle. Uber die Temperatur des
Riickkiihlers wurde dabei der Partialdruck der verdampften Reaktanden geregelt. Das
Hintergrundspektrum wurde mit trockenem feinkristallinem KBr-Pulver im Proben-
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Abbildung 5.21: Phasendia-
gramm des Systems Pd-Zn
raum vor jeder Mefireihe bestimmt.

Thermische Vorbehandlung von Zinkoxid

Abbildung 5.22 zeigt die am Detektor verbleibende Intensitit des urspriinglichen
IR-Signals (Absorptionsspektrum) fiir den Grundzustand der ZnO-Nanopartikel
bei 50°C Probentemperatur (Standardbetriebspunkt zur Absorption), sowie
am Ende der Aufheizrampe auf 350°C Probentemperatur und nach einer hal-
ben Stunde des Ausheizens des Zinkoxids bei 350°C im abgekiihlten Zustand
(50°C Probentemperatur).

Die urspriingliche Intensitdt wurde nach der gewéhlten Temperaturbehandlung
nicht mehr erreicht. Eine Verdichtung der in den Probenteller eingebrachten
Schiittung (hohe Oberflichenenergie der Nanopartikel im Grundzustand) bei
hohen Temperaturen wire moglich. Eine Behandlung bei Temperaturen iiber
350°C wurde vermieden, da sonst bei der Vorbehandlung die Sinterung der Par-
tikel eintreten kann. Dabei wiirde ein Intensitédtsverlust zur Verschlechterung der
Nachweisgrenze fiihren.

Die Doppelabsorptionsbande um 2350 cm ™! stammt von gasférmigem CO, und
wird beim Grundzustand und im behandelten Zustand des ZnO durch Diffusion
von Raumluft in den Strahlengang des Spektrometers erzeugt. Signifikant erhoht
ist diese Bande jedoch fiir die Messung bei 350°C, was darauf schliefflen 148t,
dal Carbonate und anderen Kohlenstoffverbindungen auf der Oberfliche des un-
behandelten ZnO vorlagen und zersetzt werden. Die Schwingungen im Bereich
1500-1800 cm ™! und 3400-3900 cm ! werden durch Wasserdampf verursacht.
Die interessanten Spektralbereiche sind in Abbildung 5.23 mit anderer Skalierung
dargestellt. Nach der Temperaturbehandlung des ZnO verbleiben im unteren Wel-
lenzahlenbereich (Abbildung links) nur zwei relativ breite Absorptionsbanden bei
1430 und 1550 cm™'. Letztere wird vermutlich von Wasserbanden der Gaspha-
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Grundzustand
Behandelt
:§
@ Messung bei 350°C
Z
Abbildung 5.22:
Absorptionsspek-
! trum  (DRIFTS) von
CO, ZnO-Nanopartikel im
500 1500 2500 3500 4500 Grundzustand ~— —und
Wellenzahl [cm’Y] bei der thermischen
Vorbehandlung

se iiberlagert. Beide Banden, vor allem die bei 1550 cm~!, konnten durch Be-
dampfung mit Wasser verstdrkt werden. Diese stammen also aus Hydraten auf
Zinkoxid. Im oberen Wellenzahlenbereich (Abbildung rechts) verbleibt eine sehr
breite Bande bei etwa 3000-3950 cm ™!, welche durch den Bedampfungsversuch
ebenfalls als O-H-Schwingung aufgekldrt wurde. Obwohl die Spektren vor dem
Bedampfungsversuch und nach einem Ausheizen bei 200°C anndhernd deckungs-
gleich ausfielen, so scheint doch ein gewisser Anteil an Wasser sehr stark sorbiert
zu sein. Eine Temperaturbehandlung bei 350°C fiihrt nicht zu einem ,,glatten”
Spektrum. Zwei weitere nie ganz verschwindende Banden liegen auflerdem bei
2876 und 2958 cm~!. Letztere kann nicht durch Temperatur beeinfluft werden.
Eine Zuordnung zu Oberflichenverbindungen ist nicht moglich.

Intensitat

Grundzustand Grundzustand

Behandelt

Intensitat

Behandelt
Messung bei 350°C

| Messung bei
350°C

2500 3000 3500 4000
Wellenzahl [cm™]

T T
1350 1550 1750
Wellenzahl [cm'l]

Abbildung 5.23: Absorptionsspektrum (DRIFTS) von ZnO-Nanopartikel im Grundzustand und bei
der thermischen Vorbehandlung; unterer Wellenzahlenbereich (links) und oberer Wellenzahlenbereich

(rechts

)

Adsorption von Reaktanden auf ZnO
Im folgenden Punkt wird die Adsorption der Reaktanden auf reinem Zinkoxid
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behandelt, um spéter Absorptionsbanden von Trédgermaterial und PdZn unter-
scheiden zu koénnen.

Abbildung 5.24 zeigt den oberen Wellenzahlenbereich des Spektrums bei den
verschiedenen Stufen der Beaufschlagung von ZnO mit Methanol, denn nur
dort sind deutliche Effekte zu erkennen. Zur besseren Veranschaulichung sind die
Spektren auf der Intensitédtsachse parallel verschoben. Ein Gasphasenspektrum
von Methanol ergénzt die Darstellung. Nach der Adsorption von Methanol bei
50°C wurde 10 min lang gespiilt, um H3COH aus der Gasphase vollstdndig
zu entfernen. Die benétigte Spiildauer wurde iiber KBr-Pulver ermittelt.
Ausgehend vom Grundzustand und Gasphasenspektrum sind trotz der Spiilung
noch Banden gastformigen Methanols zu erkennen, die auf physisorbiertes
H3COH schlieflen lassen. Bei einer Temperaturrampe auf eine Endtemperatur
von 300°C reduzieren sich diese bis auf die Absorptionsbande bei 2820 cm™!,
welche folglich von einer Methoxy-Spezies stammen kann.

Gasphase Methanol
Zn0:
Grundzustand
= 200°C
2
[J] 300°C
=
Adsorbiert, ausgeheizt
bei 300°C, 50°C
Abbildung 5.24:
* ‘ ‘ Absorptionsbanden
2500 3000 3500 4000 EDRIETS) bei  der
Wellenzahl [cm ] eaufschlagung von

Zinkoxid mit Methanol

Dafl diese Bande nicht von einer Formiatspezies stammen kann, zeigt Abbil-
dung 5.25, bei der Formalinlosung zur Bedampfung von Zinkoxid mit
Formaldehyd verwendet wurde. Eine breite Bande bei 1360 cm™! (nicht
dargestellt) und die Banden adsorbierten Wassers (aus der Formalinlosung
mitverdampft) konnten durch erneutes Erhitzen auf 300°C wieder entfernt
werden. Die Ursache fiir die nach der Behandlung verringerte Absorption bei
2958 cm !, welche zunéchst durch die Physisorption von Formaldehyd (deckt sich
mit Gasphasenspektrum) verstirkt wird, ist ungeklirt. Die vergrofierte Bande
bei 2860 cm~! verbleibt nach dem Ausheizen und kann einer Formiatspezies
zugeschrieben werden.

Abgesehen von den Reaktanden CO, CO,, H3C-O-CHO und H,, bei denen
keinerlei Beeinflussung des reflektierten Spektrums erkennbar war, wurde noch
eine konzentrierte Ameisensiurelésung zur Bedampfung von Zinkoxid
bei 50°C untersucht. Abbildung 5.26 zeigt das Ergebnis dieses Versuchs, bei
dem nach Abschlufl der Ausheizphase bei 300°C annédhernd keine Verdnderung
im Vergleich zum Ursprungszustand festgestellt werden konnte. Banden stark
adsorbierter Ameisensiure bei 2724 und 2900 cm ™!, die deutlich von denen der
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YIRS Gasphase H,CHO
Zn0O: Grundzustand

Adsorbiert, gesplilt,
50°C

Adsorbiert, ausgeheizt
bei 300°C, 50°C

&

Abbildung 5.25:
Absorptionsbanden
(DRIFTS) bei  der
‘ ‘ Beaufschlagung von
2500 3000 3_‘1500 4000 ZnO  mit  Formalde-
Wellenzahl [cm™] hyd /Wasser

Gasphase zu unterscheiden sind, verschieben sich und es bilden sich Schultern bei
Erreichen von 200°C in der Autheizphase aus. Im Gegensatz zu den Versuchen
mit Methanol und Formaldehyd ist bei Durchfahren der Temperaturrampe
zwischen 200°C und 300°C sogar COo-Entwicklung feststellbar. Eine adsorbierte
Ameisensidurespezies (postulierte Zwischenstufe der Reaktion) kénnte sogar auf
Zn0O abreagieren.

Gasphase HCOOH
ZnO: Grundzustand
Adsorbiert, gespult, 50°C

200°C

Adsorbiert, ausgeheizt
bei 300°C, 50°C

Intensitat
*
*
*

Abbildung 5.26:
Absorptionsbanden
‘ ‘ (DRIFTS) bei der Beauf-
2500 3000 3500 4000 i
o ienzahl [cm’?] schlagungn von ZnO mit
Ameisensidure/Wasser

e Thermische Vorbehandlung von PdZn-Katalysatoren
Fiir die thermische Vorbehandlung von PdZn-Katalysatoren wurde eine Ma-
ximaltemperatur von 200°C gewihlt, um Anderungen in der Modifikation des
Katalysators durch eventuelle Sauerstoffriickstdnde in der Mefizelle und im
Stickstoff ausschlieen zu konnen (siehe Kapitel 5.1.1). Drei Systeme mit Palla-
dium und Zinkoxid, die beziiglich des Ausmafles der Legierungsbildung und dem
Einflul auf das Trigermaterial Unterschiede versprachen, wurden in Pulverform
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untersucht. Zwei Systeme wurden bei der Standardpréparationsmethode jedoch
mit unterschiedlichen Beladungen an Palladium hergestellt. Das dritte System
unterschied sich nur durch die Reduktionstemperatur und daher den Grad
an umgewandeltem ZnO zu Zink. In Tabelle 5.3 sind die unterschiedlichen
Katalysatoren mit ihren Préparationsparametern und der Bezeichnung A bis C
aufgeschliisselt.

Katalysator A | Katalysator B | Katalysator C
Beladung Pd 1 Gew.-% 10 Gew.-% 1 Gew.-%
Kalzination Acetat 250°C 250°C 250°C
Kalzination HEC 450°C 450°C 450°C
Reduktion 500°C 500°C 300°C

Tabelle 5.3: Klassifizierung der PdZn-Katalysatorsysteme fiir die DRIFTS-Untersuchungen mit Her-
stellungsparametern

Bei der Erhitzung von Katalysator A wurde zunichst der Grundzustand so-
wie eine Momentaufnahme des Spektrums bei Erreichen der Endtemperatur von
200°C festgehalten (siehe Abbildung 5.27). Die starke Freisetzung von COs im
Spektrum bei 200°C deutet auf eine Verdnderung des verbleibenden freien ZnO
hin. Fiir reines Zinkoxid erfolgt die Zersetzung der Carbonatverbindungen erst
bei hoheren Temperaturen. Dariiber hinaus fehlt bei Katalysator A die fiir ZnO
typische jedoch nicht spezifizierte Absorptionsbande bei 2958 cm~!. Die Ad-
sorptionsneigung fiir Wasser ist ebenfalls geringer ausgepriigt (3100-3700 cm™1).
Bei Bedampfung mit Wasser édnderte sich das Spektrum kaum. Der im Bereich
der Wasserbande liegende Absorptionspeak bei etwa 3230 cm™' konnte nicht
zugeordnet werden. Dieser verschwand wahrend der ersten Messungen.

Grundzustand
200°C
S
‘%‘ *
c
()
E
Abbildung 5.27:
Absorptionsspektrum
*CO, (DRIFTS) von Kata-
lysatorsystem A im
‘ ‘ ‘ Grundzustand und
500 1500 2500 3500 4500 . .
Wellenzahl [em™] bei der thermischen
Vorbehandlung

Die Tendenz der geringeren Carbonatbildung auf der Oberfliche bei Lagerung
an Luft sowie die geringere Adsorptionsfihigkeit fiir Wasser mit steigendem
PdZn-Gehalt zeigt sich auch bei der Behandlung des Katalysatorsystems B
(Abbildung 5.28). Bei Momentaufnahmen wéhrend der Aufheizung der Probe
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Intensitat

Katalysator C

Grundzustand Katalysator A

200°C

Intensitat

500

Abbildung 5.28: Absorptionsspektrum
(DRIFTS) von Katalysatorsystem B im
Grundzustand und bei der thermischen
Vorbehandlung
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Abbildung 5.29: Absorptionsspektrum
(DRIFTS) von Katalysatorsystem A und C
nach der thermischen Vorbehandlung

konnte keine signifikante COs-Entwicklung festgestellt werden. Es sind kaum
noch Absorptionsbanden von Wasser zu sehen.

Im unmittelbaren Vergleich der Katalysatoren A und C (Abbildung 5.29),
bei denen die Reduktion zu PdZn unterschiedlich weit fortgeschritten ist, wird
der Einflufl der Legierungsbildung noch deutlicher. So erinnert das Spektrum
des Systems C, bei dem die PdZn-Bildung nicht voll abgeschlossen ist, an das
des ZnO.

Uber die Adsorptionseigenschaften hinaus ist schlieflich noch zu bemerken,
daf§ die zunehmenden Schwirzung der Probe mit steigendem Palladiumgehalt
eine immer geringere Nachweisempfindlichkeit zur Folge hat. Aus diesem Grund
werden die Adsorptionseigenschaften von PdZn im folgenden iiberwiegend auf
Katalysatorsystem A gezeigt. Lediglich die Weiterreaktion der adsorbierten
Stoffe war auf Katalysatorsystem B besser zu beobachten (héhere Umsatzgrade
auch bei der Methanolumsetzung in Kapitel 6.2).

Adsorption/Reaktion von Reaktanden auf PdZn

Abbildung 5.30 zeigt zunichst den Vergleich des Absorptionsspektrums des
Katalysators A im gespiilten Zustand und des bereits durch Temperatur zur
Desorption angeregten ZnO jeweils nach der Behandlung mit Metha-
noldampf. Diese Zusammenstellung der Spektren wurde aus Griinden der
verwirrenden Absorptionsbanden des physisorbierten H3COH auf Zinkoxid (bei
Katalysatoren nicht beobachtet) gewé#hlt. So ist eindeutig zu erkennen, daf
die Absorptionsbande bei 2928 cm~! nur von einer Methoxyspezies auf PdZn
stammen kann. Wird der Katalysator auf 200°C aufgeheizt, so verschwindet
diese, im Gegensatz zur Bande bei 2820 cm™! (Methoxyspezies auf ZnO), ohne
signifikante Produktbildung in den Spektren. Methanol desorbiert vermutlich
ohne Reaktion vom PdZn.

Bei dem Vergleich von Formaldehyd auf Zinkoxid und PdZn-System A in
Abbildung 5.31 konnen mehrere Absorptionsbanden unterhalb der Wellenzahl
2860 cm™! (Formiat auf ZnO) Formiatspezies auf PdZn-Oberflichen zugeordnet
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konnte ab einer Temperatur von 200°C durch CO- und CO,-Bildung besonders
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Wie beim Zinkoxid konnte weder eine Beeinflussung der Absorptionshbanden noch
eine Produktbildung beim Aufheizen der Proben nach einer Beaufschlagung mit
den Stoffen CO, CO,, H3C-O-CHO und H,; beobachtet werden. Es verbleibt an
dieser Stelle nur noch der Vergleich von adsorbierter Ameisensiure/Wasser-
Mischung auf PdZn mit reinem ZnO (Abbildung 5.32). Dabei sind keine
weiteren Banden und keine Verschiebung von Banden der Ameisensdure beim
Ubergang vom reinen ZnO zum Katalysator zu sehen (moglicherweise Banden
zu breit). Dafi Ameisensédure dennoch bei niedrigerer Temperatur in Gegenwart
von PdZn zu Kohlendioxid und Wasserstoff umgesetzt wird, kann anhand von
Spektren des Katalysatorsystems B in Abbildung 5.33 verdeutlicht werden. Eine
hohe Mobilitét der Ameisensdure zwischen PdZn und ZnO scheint gegeben zu
sein. Die Teilung der Hauptabsorptionsbande bei 2900 cm ™ (siehe Spektrum bei
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150°C) zu zwei gleichwertigen Banden bei 2880 und 2920 cm ™! wurde aufierdem
bei reinem Zinkoxid nicht beobachtet.

Zn0O

Katalysator A
Abbildung 5.32:
Absorptionsspektrum

Intensitat

(DRIFTS) von Kataly-
satorsystem A und ZnO

2500 3000 3_51300 4000 nach  Ameisensiurebe-
Wellenzahl [cm™]
dampfung
Adsorbiert, gespilt
Grundzustand
:E
‘® 250°C
c
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£
Abbildung 5.33:
Absorptionsspektrum
(DRIFTS) von Ka-
talysatorsystem B
bei  Reaktion adsor-
‘ ‘ ‘ ‘ bierter Ameisensiure
2000 2500 3000 35001 4000 4500 bei unterschiedlichen
Wellenzahl [cm™]
Temperaturen

e Unterschiede im Adsorptionsverhalten zwischen verschiedenen PdZn-
Katalysatoren
Im folgenden Unterpunkt wird auf das Adsorptionsverhalten von Kata-
lysatorsystem A und C eingegangen, die sich durch die Ausprdgung der
PdZn-Legierungsbildung unterscheiden. Bei der Auswertung der Versuche zur
Methanol- und Formaldehydadsorption konnte fiir das System C eine andere
Gewichtung der Absorptionsbanden festgestellt werden. So sind im Vergleich zu
Katalysator A die Banden der Methoxyspezies sowohl auf PdZn als auch freiem
ZnO des Katalysators C (Abbildung 5.34) ausgeprigter. Die Absorptionsbanden
des Formaldehyds auf Katalysatorsystem C (Abbildung 5.35) sind jedoch ver-
gleichbar der Adsorption auf reinem ZnO. Eine Weiterreaktion von Formaldehyd
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zu den gewiinschten Zielprodukten bei der Methanolreformierung scheint somit
auf System C erschwert zu sein.

Katalysator C

Katalysator A

ZnO
Abbildung 5.34:
Absorptionsspektrum

(DRIFTS) von Kataly-
satorsystem A, C und

2500 3000 1, 3500 4000 ZnO nach Methanolbe-
Wellenzahl [cm™]
dampfung

Intensitat

Katalysator C

Katalysator A

ZnO
Abbildung 5.35:
Absorptionsspektrum
(DRIFTS) von Kataly-

2500 30‘00 2 ‘00 000 satorsystem A, C und
5 > 4 Zn0 nach Formaldehyd-
Wellenzahl [cm™]
bedampfung

Intensitat

e In situ Messungen unter Reaktionsbedingungen

Um iiber die schlichte Betrachtung von Grenztemperaturen der Abreaktion von
moglichen Zwischenprodukten hinaus durch DRIFT-Spektroskopie Erkenntnisse
iiber den Reaktionsmechanismus zu erlangen, wurde der Versuch unternommen,
die Reaktion in situ zu betrachten. Allerdings konnten dabei keine Absorptions-
banden von Oberfléchenspezies extrahiert werden. Lediglich die Entstehung von
CO3 und CO bestétigten die Aktivitdt der untersuchten Pulverproben.

Als Alternative zu stationdren Betriebspunkten wurde deshalb eine Wechsel-
adsorption der Edukte untersucht. Dabei zeigte sich, dafl bei einer Proben-
temperatur von 50°C in jedem Zyklus der Adsorption von H3COH kurzzeitig
eine Doppelabsorptionsbande bei 1745 und 1765 ¢cm™! (siehe Abbildung 5.36)
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auftritt, welche als die stédrkste Absorptionsbande gasformigem Methylformiats
identifiziert werden konnte. Da dieses als Reaktionsprodukt von Methanol mit
Formaldehyd auf dem Katalysator als Zwischenprodukt der Methanolrefor-
mierung angenommen wird [48], kann Methanol folglich schon bei 50°C zu
Formaldehyd umgesetzt werden.

Zyklus 1
Zyklus 2
© Zyklus 3
‘0
c
()
IS
Abbildung 5.36:
Absorptionsspektrum
* % (DRIFTS) von Kata-
lysatorsystem B  bei
‘ ‘ ‘ ‘ Wechseladsorption Was-
1500 1600 1700 1800 1900 2000 ser/Methanol im Metha-

noladsorptionszyklus bei

Wellenzahl [cm™
[ ] 50°C Probentemperatur

Zusammenfassend konnen aus der DRIFTS-Spektroskopie folgende Schliisse gezo-
gen werden:

Die Legierungsbildung von PdZn beeinfluflit die Adsorptionseigenschaften des verblei-
benden Zinkoxids derart, daf§ die normalerweise auf ZnO sehr stark adsorbierten koh-
lenstoffhaltigen Verbindungen (z.T. aus der Herstellung sowie aus der Raumluft ad-
sorbiert) nicht mehr feststellbar sind. Im gleichen Mafle wird auch die Fahigkeit zur
Wasseraufnahme reduziert.

Wihrend Methanol auf reinem ZnO sowohl physisorbiert als auch Methoxyspezies bil-
det, kann im Katalysator auf ZnO nur noch die Methoxyspezies nachgewiesen werden.
In beiden Féllen reagieren bzw. zerfallen die Methoxyspezies aufgrund starker Ad-
sorption auf ZnO nicht. Methoxyspezies auf den PdZn-Zentren sind unterscheidbar
von denen des Trigermaterials ZnO. Beim Ausheizvorgang desorbiert Methanol auf
,,trockenem Katalysator” ohne Reaktion von den aktiven Zentren.

Formiatbanden sind bei der Beaufschlagung mit Formaldehyd/Wasser-Gemisch auf rei-
nem 7ZnO, auf Zinkoxid im Katalysator und auf den PdZn-Zentren nachweisbar. Je
hoher der Legierungsanteil ist, desto geringer ausgeprigt sind die Banden des Formi-
ats auf freiem Zinkoxid. Eine Reaktion zu CO und CO, ist nur beim Ausheizen des
Katalysators feststellbar.

Es wurde gezeigt, dal Ameisensdure an ZnO gut adsorbiert und auf reinem Zinkoxid
oberhalb 200°C zersetzt wird. Dabei entsteht nachweisbar CO,. Die Entstehung von Hy
kann aus der Reduktionstemperatur des ZnO abgeleitet werden. Erst ab 550°C koénnte
Zinkoxid zu Zn(0) unter Freisetzung von Wasser umgesetzt werden. Absorptionshanden
von Ameisensdure auf PdZn kénnen moglicherweise durch die Breite der Absorptions-
bande von Ameisensdure auf ZnO nicht extrahiert werden. Eine wesentlich erhéhte
Reaktionsfreudigkeit zur Zersetzung der Ameisensédure ab 150°C durch die Gegenwart
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von PdZn ist jedoch feststellbar.

Die Reaktanden CO,, CO und H3C-O-CHO zeigten im Rahmen der Mefigenauigkeit
weder auf ZnO noch PdZn Absorptionsbanden. Hy beeinflufite das Reflexionsspektrum
des Katalysators nicht. Eine Reaktion beim Ausheizen nach der Beaufschlagung mit
den jeweiligen Komponenten konnte nicht festgestellt werden.

Die Féhigkeit zur Weiterreaktion von Methanol an PdZn-Zentren ist bei Wechselad-
sorption von Wasser und Methanol durch Bildung von Methylformiat nachweisbar.
Fiir den Reaktionsablauf an PdZn-Zentren darf aufgrund der schnell desorbieren-
den Methoxyspezies auf PdZn eine durch Oberflichenreaktion limitierte Reaktion an-
genommen werden. Da Methylformiat bei extrem geringen Temperaturen entsteht, muf
die Reaktion zu Formaldehyd ebenfalls sehr schnell sein. Da auflerdem keine Adsorption
von H3C-O-CHO nachweisbar ist, kann dieses eher als Endprodukt einer Seitenreaktion
gedeutet werden (im Gegensatz zu [48]). Weil die Reaktion von Ameisensédure (Beginn
bei 150°C) zu CO, wieder bei geringeren Temperaturen abliuft als die Reaktion vom
Formaldehyd/Wasser-Gemisch (Beginn bei 200°C), konnte durchaus die Reaktion von
Formaldehyd der kinetisch limitierende Schritt im Reaktionsnetzwerk sein (ebenfalls
im Gegensatz zu [48]).
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5.2 Kupferbasierte Katalysatoren

Ausgehend von den grundlegenden Untersuchungen in Kapitel 4.4 und 4.5, die sich
mit den Kigenschaften der Partikel beziiglich der Mahlung und der Dispergierung
beschéftigten, sollen nun die mdéglichen Ursachen fiir die katalytischen Eigenschaften
der benotigten Partikelmischung aus CuO und ,,Trigermaterialien” (Abbildung 4.2)
basierend auf den Reduktionseigenschaften des Kupferoxids und der Mischgiite abge-
leitet werden. Partikelmischungen, die in Dispersionen hergestellt bzw. die zur Unter-
suchung von Dispergiereffekten in Polymerlosungen eingebracht wurden, wurden bei
90°C eingetrocknet und bei Standardbedingungen der Kalzination, d.h. 450°C fiir 5 h
im Muffelofen (Heraeus) kalziniert (Aufheizrampe: 4 K/min).

Beziiglich der Unterschiede im Reaktionsverhalten zwischen Pd- und Kupfersystemen
wird im folgenden auch kurz auf Ergebnisse der DRIFT-Spektroskopie an CuO/ZnO-
Katalysatoren eingegangen.

5.2.1 Oxidations-/Reduktionsverhalten

Ausgehend von den Katalysatoruntersuchungen in Kapitel 6.3 kann davon ausgegangen
werden, dafl analog zum Pd-System eine Reduktion des CuO zu Cu(0) bzw. Cu(I)
im Reaktionsgemisch erfolgt (siehe auch [84],[85],[86] oder [87]). Die Befdhigung zur
Reduktion bzw. auch Reoxidation zu Cu(I) bei niedriger Temperatur spielt dabei
entsprechend der Literatur eine besondere Rolle fiir die Aktivitit der Katalysatoren.
So wurde an dieser Stelle zunéchst die Reduktionsfihigkeit mittels Temperaturpro-
grammierter Reduktion in einem Gemisch 5 Vol.-% Hj in Argon (200 mly/min) in
Abhéngigkeit der Vermischungsvarianten (Trocken-Mahlung, Dispergierung) an 0.5 g
Katalysatorpulver untersucht. Experimentelle Details dazu kénnen in Kapitel 5.1.1
nachgelesen werden.

Der Einflufl der Trockenvermischung durch Mahlung der Partikel fiir den
einfachen Fall der Vermischung von CuO- und ZnO-Nanopartikeln im Gewichts-
verhéltnis 50:50 auf die Reduktionstemperatur ist in Abbildung 5.37 dargestellt.

1.0
0.9
0.8 A

0.7 -
0.6 4 trocken gemischt
(Spatel)

05 - 15 h gemahlen

0.4 5 h gemahlen
0.3 4

0.2

'/ Abbildung 5.37: TPR-
Messungen an  CuO/ZnO-
01 4 Nanopartikelmischungen  mit
0.0 " einem Gewichtsverhéltnis von
' ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 50:50 in Abhé#ngigkeit der

100 150 200 250 . 800 350 400 Mahldauer; Partikel wurden
Temperatur [°C]

2 h gemahlen

Wasserstoffverbrauch [-]

nicht dispergiert

Dabei hebt sich die mit dem Spatel vermischte Trockenmasse von CuO und ZnO
von den aufgemahlenen Mischungen deutlich in der Reduktionstemperatur ab. Dieser
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Effekt ist mit sehr groBer Wahrscheinlichkeit von der Mischgiite (siehe Kapitel 5.2.2)
beeinflufit, da bei freiwerdender Reduktionswidrme an einem besonders aktiven
CuO-Partikel andere benachbarte CuO-Partikel lokal {iiberhitzt werden koénnen
(Kettenreaktion). Durch Pulverdiffraktometrie konnte nachgewiesen werden, daf
der Durchmesser der Cu(0)-Partikel (Netzebene (11 1) bei 43.1°, sowie (20 0)
bei 50.3°) bei der mit dem Spatel vermischten Probe um den Faktor 4.5 grofier
ist (Sinterung), als der aus der Grofle der CuO-Partikel berechnete und damit zu
erwartende Durchmesser. Die nur gering steigende mittlere Temperatur der Reduktion
mit der Mahldauer ist im wesentlichen auf die geringen Unterschiede in der Mischgiite
zuriickzufithren. Die resultierenden mittleren Partikeldurchmesser (XRD) von Cu(0)
sind relativ grof§ (Faktor 1.5 - 2.3 gegeniiber berechnetem Wert; 100 - 150 nm). Dies
konnte durch eine schlechte Vereinzelung von CuO-Bruchstiicken verursacht werden.
Ein weiterer Parameter, der auf die Reduktionstemperatur Einflul haben kann, ist die
Verringerung des Durchmessers der vor dem TPR-Versuch vorliegenden CuO-Partikel
mit der Mahldauer. So erhoht die Mischgiite die Reduktionstemperatur, die geringere
Partikelgrofle fithrt eventuell zu gegenliufigem Effekt [88].

Letztere Aussage kann durch die Untersuchung von gemahlenen Proben mit einem
grofleren Anteil an ,, Trigermaterial” unterstiitzt werden (Abbildung 5.38). So ist zwar
die urspriingliche Partikelgrofie CuO nicht direkt bestimmbar (siehe Kapitel 4.5),
aufgrund der wesentlich kleineren resultierenden Cu(0)-Partikel (60 - 70 nm) kann
jedoch auch eine stirkere Kettenreaktion ausgeschlossen bzw. eine urspriinglich
geringerer CuO-Durchmesser angenommen werden. Dabei hat die Partikelsorte des
Zusatzmaterials nur wenig Einflufl auf die Reduktionstemperatur, da die Mischgiiten
dhnlich sind und keine Interaktionen der Substanzen (Gitteraufweitung etc.) bei
der Mahlung durch Réntgendiffraktometrie feststellbar sind (vergleiche Kapitel 4.5).
Letztlich wére nur noch ein Effekt durch das hohere ZnO/CuO-Verhiltnis auf die
Reduktionstemperatur denkbar (siehe ,,Spill-Over”-Effekt fiir Hy zwischen ZnO und
Cu in [89]).

1.0
0.9
- 0.8 -
<
S 0.7 |
@
5 06 32:48:0:20
2 05- 30:70:0:0 32:48:20:0
% 0.4 - 50:50:0:0
§ 0.3 Abbildung 5.38:
g 0.2 - TPR-Messungen an
0.1+ CUO/ZDO/TIOZ/AbOg-
0.0 Nanopartikelmischungen  mit
' ‘ geringem Gewichtsanteil CuO
100 150 200 250 300 350 400

(15 h Mahldauer); Pulver

Temperatur [°C . . .
P el wurde nicht dispergiert

Die Reduktionstemperaturen fiir Mischungen der Partikel in der Dispersion
(Kalzination bei 450°C s.0.) sind bei hohen Energieeintrigen in die Dispersion durch
Bearbeitung mit dem Ultra Turrax und der in Kapitel 4.4 bestimmten notwendigen
Dispergierdauer zur Erzielung maximaler Vereinzelung der Partikel mit 3 h bei einer
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Drehzahl von 19.000 min~! nur unwesentlich von denen der Mahlung zu unterscheiden
(siehe Abbildung 5.39).

1.0
0.9 2 h dispergiert
= 0.8 1 mit Ultra Turrax
S 074 in HEC (Probe 2)
& 3 h dispergiert 24 h dispergiert
g 0.6 1 mit Ultra Turrax mit Riihrer
2 05 in HPC in HEC (Probe 3)
5 (Probe 1) \
@ 0.4 Abbildung  5.39: TPR-
§ 0.3 - Messungen an unge-
S 02 mahlenen CuO/ZnO-
01 4 Nanopartikelmischungen
' N mit einem Gewichtsverhiltnis
0.0 ‘ ‘ ‘ von 50:50 in Abhéngigkeit des
100 200 - 30? oc 400 500 Dispersionsmittels und der
emperatur [*C] Dispergiermethode
Dispergiert Geriihrt | Gemahlen | Polymer | Gew.-Verh. | Kalz.
(Ultra Turrax) [h] [h] CuO/ZnO [-] | [°C]
Probe 1 3h - - HPC 1 450
Probe 2 2h - - HEC 1 450
Probe 3 - 24 - HEC 1 450
Probe 4 5 min - - HEC 1 450
Probe 5 3h - - HEC 1 450
Probe 6 - - 15 HEC 1 -
Probe 7 - 168 15 HEC 1 450

Tabelle 5.4: Ubersicht der Priparationsparameter der Proben fiir die TPR-Untersuchungen zum
Einflu} der Vermischung in der Dispersion; gemahlene Proben Nr. 6 und 7 wurden zum Nachweis der
Strukturdnderungen in der Dispersion herangezogen

Obwohl eine Partikel-,,Zerkleinerung” nicht zu erwarten war, konnte eine Verminde-
rung der ermittelten Partikelgréfien des CuO und ZnO alleinig durch die Dispergierung
(ohne Reduktion) bei allen nafigemischten Proben auf 80 % (CuO) bzw. 50 - 60 %
(ZnO) des Ursprungswertes mittels Pulverdiffraktometrie nachgewiesen werden.
Dabei konnte es sein, dal benachbarte Partikel, die h&ufig gleiche Orientierung
der Netzebenen aufgrund von Dipolwechselwirkung besitzen [90], das Ergebnis
der XRD-Messungen fiir das trockene Ausgangspulver beeinflussen. Ein Losen von
Partikelkontakten durch die Verdnderung der Oberflicheneigenschaften der Partikel
in der Polymerlosung ist nicht auszuschlieflen.

Die Unterschiede zwischen Proben, die in HPC- bzw. HEC-Losungen (Probe 1
und 2, s. Tabelle 5.4) mit dem Ultra Turrax dispergiert wurden, kénnen zum Teil
auf die schlechtere Dispergierbarkeit des CuO in HPC/Isopropanol zuriickgefiihrt
werden (vergleiche Kapitel 4.4). Aus der pulverdiffraktometrischen Betrachtung der
reduzierten Proben konnte nachgewiesen werden, dafl der Durchmesser des Cu(0)
der in HEC/Wasser dispergierten Probe dem aus CuO (Wert nach Dispergierung!)
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berechneten theoretischem Wert entsprach, wihrend die Messwerte des mittleren
Durchmessers im Falle des HPC/Isopropanol-Systems um den Faktor 1.2 groflere
Cu(0)-Partikel anzeigten.

Die stark erhohte Reduktionstemperatur fiir die mit dem Riihrer dispergierten Probe
in HEC/Wasser (Probe 3) ist demgegeniiber mit der schlechten Mischungsqualitét
(vergleiche Kapitel 5.2.2) nicht zu erkldren. Bei einem Vergleich unterschiedlich lang
dispergierter Proben (Abbildung 5.40) in HEC/Wasser kann vermutet werden, daff in
,,bewegter” Dispersion ein Loslichkeits- und Rekristallisationseffekt (in Abhéngigkeit
der ZnO-Partikelgrofle; siehe auch [91]) von Zn-Verbindungen zwischen oder auf den
CuO-Partikeln Kupferoxid unzugénglich oder schwerer reduzierbar macht (siehe auch
Kapitel 6.3.2 und 6.3.3).

1.0
15 h gemahlen und
0.9 1 15 h gemahlen, 168 h dispergiert
— 08 1 nicht dispergiert mit Riihrer in HEC
= o (Probe 6) (Probe 7)
(8] T A
3 <
8 0.6+ 2 h dispergiert
f>_’ 05 1 mit Ultra Turrax
5 in HEC \
% 0.4 (Probe 2) Abbildung 5.40: TPR-
§ 0.3 - Messungen an  CuO/ZnO-
g 0.2 1 Nanopartikelmischungen  mit
014 einem Gewichtsverhéltnis von
' 50:50 in Abhéngigkeit der
0.0 ‘ ‘ ‘ Dispergierdauer in HEC fiir
100 200 300 400 500

gemahlene und ungemahlene

Temperatur [°C] Proben

Ein Nachweis von derartigen Sperrschichten mit Hilfe von Rasterelektronenmikrosko-
pie war nicht moglich. Abbildung 5.41 zeigt kalzinierte CuO/ZnO-Mischungen, die a)
mit dem Riihrer fiir 24 h (Probe 3), b) mit dem Ultra Turrax fiir 5 min (Probe 4) und
¢) mit dem Ultra Turrax fiir 180 min in HEC/Wasser (Probe 5) dispergiert wurden.
Es entsteht lediglich der Eindruck kleinerer werdender Partikelgréfie im Laufe der
Dispergierung mit dem Ultra Turrax (nach XRD-Untersuchungen jedoch s.o. kein
Unterschied). Die nur kurz mit dem Dispergiermittel in Kontakt gekommenen Partikel
im Fall b) unterscheiden sich von Fall a) nicht. Die Form der Partikel weicht in keinem
der Félle ab.

Die ldngere Dispergierdauer (168 h, Riihrer) der 15 h gemahlenen Probe (Ab-
bildung 5.40, Probe 7) fithrte nach XRD-Messungen zu einer Verkleinerung der
ZnO-Partikel auf 70 % des Ursprungsdurchmessers. Im reduzierten Zustand hatte
diese den gleichen Durchmesser der Cu(0)-Partikel wie die nicht dispergierte und
reduzierte Probe (Probe 6). Eine Entmischung der trocken gemahlenen Substanzen in
der angesetzten Dispersion ist demnach ausgeschlossen (siehe auch Kapitel 4.4).

Die Untersuchung der Oxidationseigenschaften reduzierter Proben mittels
Temperaturprogrammierter Oxidation (TPO) wurde anhand der mit dem Spa-
tel vermischten Probe exemplarisch durchgefiihrt. Dabei konnte mit dem vorhandenen
MeBaufbau bis zu einer Temperatur von 350°C keine Verdnderung des Sauerstoffsignals
im Massenspektrometer detektiert werden. Ein Vergleich der Réntgenreflexe vor und
nach der Temperaturprogrammierten Oxidation zeigte, dafl im reduzierten Zustand
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a) c)

Abbildung 5.41: REM-Aufnahmen kalzinierter CuO/ZnO-Nanopartikelschichten; Vermischung a)
mit dem Riihrer fiir 24 h (Probe 3) b) mit dem Ultra Turrax fiir 5 min (Probe 4), ¢) mit dem Ultra
Turrax fiir 180 min (Probe 5) in HEC/Wasser

nur Cu(0) vorlag (gilt fiir alle Proben), wihrend nach dem Oxidationslauf doch geringe
Mengen an Cu,O (Netzebene (2 0 0) bei 42.1° bzw. (2 2 0) bei 61.1°) entdeckt werden
konnten. Da bei der Rontgendiffraktometrie eine Analyse der Struktur der Oberfliche
der Kristallite nicht moéglich ist, kann fiir den Zustand vor dem TPO-Lauf eine Oxidati-
on der Oberfliche zu Cu(I) an Luft bei Umgebungsbedingungen (vergleiche [92]) nicht
ausgeschlossen werden. Andererseits bedeutet dies fiir den Zustand nach der Tempe-
raturprogrammierten Oxidation, daf§ mehr als nur die erste Lage oxidiert sein muf.
Da aus den beiden Reflexen stark unterschiedliche Durchmesser der Cluster bestimmt
wurden, kann es sich neben nicht sphérischen Partikeln durchaus auch um teilweise
oxidierte Partikel handeln. Die schlechte vollstédndige Reoxidierbarkeit konnte auf die
grofien Cu(0)-Gebilde zuriickzufiithren sein, da sich Kupfer, welches durch Reduktion
von reinem CuO entsteht, schlecht reoxidieren 1a8t [93].

5.2.2 Untersuchung der Mischgiite durch Dispergierung und
Mahlung

Die Untersuchung der Mischgiite bedarf bei derart kleinen Nanopartikeln einer Me-
thodenentwicklung, da die meisten beriihrungslosen Analysetechniken entweder
beziiglich der Ortsauflésung zu grob oder die Eindringtiefen in die Proben zu grofl
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sind (siehe [94]). Die Nachweisgrenze fiir Substanzen kann bei Untersuchung von ein-
zelnen Partikeln mittels EDX in Abhédngigkeit vom untersuchten Material und einigen
weiteren Annahmen mit Durchmessern von 50 nm bei 3 Gew.-% und bei 20 nm schon
bei 48 Gew.-% liegen [94].

Im Rahmen der Untersuchungen konnten sowohl die Form der Partikel im Raster-
elektronenmikroskop als auch Punktanalysen mit Energiedispersiver Elementanalyse
(EDX) keinen reprisentativen Aufschluf iiber die Mischgiite geben. Aufgrund des ge-
ringen Kontrastes zwischen den Elektronenbanden der hauptséchlich untersuchten Ele-
mente Kupfer und Zink konnten auch Aufnahmen mit Hilfe des Elektronenriickstreu-
detektors nicht ausgewertet werden. Fiir ein EDX-Mapping erwies sich die Drift des
Mikroskopes (LEO 1530/DSM 982) und die Aufladung der Proben als problematisch.
Letztendlich konnte jedoch mit Hilfe von integralen EDX-Analysen bei wechselnder
Vergroflerung und festem Untersuchungszentrum eine Aussage iiber die Mischqualitét
der Proben getroffen werden. Bei dem Verfahren wurde eine Anregungsenergie von
lediglich 5 keV gewéhlt, um die Eindringtiefe des Rontgenstrahls bei gleichzeitig aus-
reichender Aktivierung von Kupfer und Zink sowie Aluminium gering zu halten. Unter
der Annahme der Porositéit von etwa 50 % und der mittleren Dichte bei einer Mischung
von Kupferoxid und Zinkoxid im Verhéltnis 1:1 (59.8 g/m?) ist diese Tiefe (R.) fiir eine
Anregung der Lal-Linien (E.(Cu) = 0.9297 keV, E.(Zn) = 1.0117 keV [95]) mit einer
Anregung bei 5 keV (Eg) nach

b 0033(E)T — B

z

p— (angepafit aus [96]) (5.4)
chicht

fiir beide Elemente etwa 500 ym. Die Ordnungszahl Z wurde dabei iiber die Element-
konzentrationen gemittelt (incl. O,). u stellt die relative Atommasse des jeweiligen
Elements dar.

In der Untersuchungsreihenfolge wurde mit der grofiten Auflosung begonnen, um die
Proben nicht zu stark aufzuladen. Die Vergtfierungen und die daraus resultierenden
Analyseflichen sind in Tabelle 5.5 aufgefiihrt. Ein Beispiel fiir das Vorgehen bei der
Analyse ist durch Abbildung 5.42 dargestellt.

Vergroflerung | Analysenfliche [pm?|
32 000 10.3
65 000 2.5
130 000 0.63

Tabelle 5.5: Vergroflerungen und daraus resultierende Analysefliche bei integralen EDX-
Untersuchungen zur Mischgiite der Nanopartikel

Da die Mischgiite von Partikelhaufwerken iiblicherweise in statistischer Form erfolgt,
die Ubertragung auf diese Integralmethode jedoch schwierig erscheint, wurde eine Dar-
stellung der Meflergebnisse anhand des formelméfigen Zusammenhanges fiir Fliissigmi-
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Ausschnitt 3

Ausschnitt 2

Ausschnitt 1

Abbildung 5.42: Schemati-
sche Darstellung der Vorge-
hensweise bei integraler EDX-
Analyse zur Bestimmung der
Mischgiite von Nanopartikeln

schungen gewéhlt. Dazu wurde die Gleichung fiir bindre Mischungen wie folgt angepafit:

co— ¢t 100% — Cgemessen(trantdauer, Analysenfliche)
Co — Coo o 100% — CSoll

(5.5)

1,2 =

Die Angaben der Konzentrationen wurden dabei in Gew.-% eingesetzt. Die Mischgiite
bewegt sich im Wertebereich zwischen 0 und 1, wenn die Komponente betrachtet
wird, bei der die gemessene Konzentration geringer ist als die Sollkonzentration.
Bei zusitzlichen Beimengungen (Dreikomponentengemische) wurde die Summe der
Konzentrationen von CuO und ZnO auf 100 Gew.-% skaliert. Gleiches gilt fiir die
Mischgiite von z.B. Al,O3 in Relation zu CuO bzw. ZnO.

Die Ergebnisse der Untersuchungen sind in den Abbildungen 5.43 und 5.44
zusammengefaflt.

1.00
-+-Cu0/Zn0, 50:50,
0.95 1 2 h gemahlen
= -=- Cu0/Zn0, 50:50,
g 0.90 1 15 h gemahlen
>
S
0.85 | -48: . '
'é ffgﬁ’ggggﬁﬁﬁ?’ 32:48:20, Abbildung 5.43: Vergleich
der mit EDX-ermittelten
080 4 . .
o CuOIZNOITIO?, 32:4820,  Yuischgiiten  CuO/Zn0O  von
15 h gemahlen Schichten basierend auf gemah-
0.75 ; ; ; lenen CuO/Zn0O/TiO5/Al;03-
0 0.5 1 15 2 Mischungen (6 h geriihrt in

HEC/Wasser) in Abhingigkeit

Analysenflache™ [pm™]
der Analysenfliche

Dabei zeigt sich, dafl zwischen den gemahlenen Proben weder bei lingerer Mahldauer
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1.0
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noch bei Gemischinderung wesentliche Unterschiede in der Mischung bestehen. Die
Mischgiite geht im allgemeinen bei einem Ausgangswert von 0.9 bei der gréfiten
Analysenfliche zur kleinsten Analysenfliche um etwa 0.1 zuriick (eine Extrapolation
auf kleinere Analysenflichen ist aufgrund der Eindringtiefe des Anregungsstrahls nicht
sinnvoll). Die Mischgiiten von Al,O3 oder TiO, in den Mehrkomponentensystemen
beziiglich der jeweiligen Substanzen CuO bzw. ZnO (hier nicht dargestellt) liegen in
den selben Groflenordnungen. Kritisch ist die Interpretation der Werte des Titanoxids
in CuO bzw. ZnO, da Titan sich erst mit 10 keV verniinftig nachweisen lief3.

Viel deutlicher ist der Unterschied in der Mischgiite bei unterschiedlich stark und lang
dispergierten ungemahlenen Proben. Dabei sind die Ergebnisse der Dispergierbarkeit
in Kapitel 4.4 vergleichbar mit denen der EDX-Analysen. Die Vereinzelung der
Partikel und die Mischung werden mit den Dispergierzeiten durch den Ultra Turrax
deutlich verbessert. Die Mischgiite steigt bei 180 min Dispergierdauer auf Werte an,
die vergleichbar mit denen der gemahlenen Proben sind.

Der in Kapitel 5.2.1 beobachtete geringere Wachstumsprozel der Kupferpartikel der
dispergierten gegeniiber den gemahlenen Proben bei der Reduktion in Wasserstoff
ist demnach mit der Mischgiite nicht unbedingt zu erkldren. Da jedoch aufgrund
der Auflésung und FEindringtiefe des Rasterelektronenmikroskopes der steigende
Kurvenverlauf von 65.000 auf 130.000fache Vergréflerung bei den nafigemischten
Proben nicht weiter verfolgbar ist, konnte trotzdem eine bessere Mischung vorliegen
oder eventuell auf bereits vermutete Rekristallisationseffekte hinweisen. Eine schlechte
Trennung von Partikel-Bruchstiicken des Kupfers in den gemahlenen Proben wire
ebenso denkbar.

Abschlieflend sei an dieser Stelle noch auf Punktanalysen hingewiesen, die die
Anwesenheit grofier Bruchstiicke von Korund (siehe auch XRD-Untersuchungen in Ka-
pitel 4.5) vom Mahlbecher/Mahlkugel in den gemahlenen Proben zeigten und die ver-
gleichsweise schlechte Verarbeitbarkeit der Dispersion erkldrten. Zu einem gewissen
Anteil konnten diese Bruchstiicke auch zu den geringer werdenden BET-Oberflichen
der Pulverproben mit der Mahldauer (siehe Kapitel 4.5) beitragen. Abbildung 5.45 zeigt
sowohl die Schichtbeschaffenheit als auch die Analysengebiete, bei denen ausschliefllich
Al,O3 ermittelt wurde.
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Abbildung 5.45: Schichtbeschaffenheit (links) und Analysengebiete hoher Aluminiumoxidgehalte
(>95 %) in der Schicht bei Proben auf der Basis 15 h gemahlener Nanopartikelmischungen

5.2.3 Diffuse Reflektions-Infrarotspektroskopie

Um einen Vergleich mit den Palladiumsystemen hinsichtlich der Adsorptionseigen-
schaften von Reaktanden zu ermoglichen, wurde an einem Kupfersystem Diffuse
Reflektions-Infrarotspektroskopie (DRIFTS) angewandt. Der Katalysator bestand aus
CuO und ZnO-Nanopartikeln im Gewichtsverhéltnis 1:1, wobei die Partikel 24 h lang
durch Riihren in 1 Gew.-% HEC in Wasser gemischt und bei 450°C kalziniert wurden.
Die Versuchdurchfithrung und der Apparaturaufbau fiir die Spektroskopie ist analog
zu Kapitel 5.1.4. Dort kénnen auch die Eigenschaften und Adsorptionsbanden der
Reaktanden auf ZnO nachgelesen werden.

e Thermische Vorbehandlung des Katalysators

Zur Entfernung moglicher Adsorbate von der Oberfliche des Katalysators wurde
vergleichbar zur Vorbehandlung der PdZn-Katalysatoren eine thermische Vor-
behandlung bei 300°C durchgefiihrt, da keine Moglichkeit zur Evakuierung be-
stand. Im Gegensatz zu der beobachteten Intensitdtsabnahme im gesamten Spek-
trum wéahrend des Ausheizvorganges beim Palladiumsystem zeigt sich bei der
Mischung der CuO/ZnO-Partikel sogar eine generelle Intensititserhohung (Ab-
bildung 5.46), deren Ursache nicht bekannt ist.

Die beobachteten Banden im Absorptionsspektrum sind im Wesentlichen von
Wasser auf Zinkoxid bekannt (Markierungen). Die weiteren Intensitdtsminima
bei 2856, 2914 und 2980 cm ™!, die durch das Ausheizen nicht veréinderbar waren,
liegen abseits von denen des ZnO bei 2876 und 2958 c¢cm™! (vergleiche Kapi-
tel 5.1.4). Die Banden des Zinkoxids waren bei diesen Messungen nicht sichtbar.
Eine Zuordnung der drei Banden zu CuO ist moglich.

e Spektrenverinderung durch Reduktion in H,
Da die Methanolreformierung und auch der Umkehrprozess der Methanolherstel-
lung hauptséchlich auf einem Wechsel der Stadien des Kupfers zwischen Cu(0)
und Cu(I) basieren soll (siehe z.B. [84], [85], [87], [86] und [97]), wurde die Mi-
schung der Nanopartikel vor Aufgabe der Reaktanden in Wasserstoft bei 250°C zu
einem gewissen Anteil reduziert (vergleiche Kapitel 5.2.1). Dabei sind die Auswir-
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kungen auf die Reflexionsintensitit extrem ausgeprigt (siehe Abbildung 5.47).
Der verinderte Oberflichenzustand sowie die eintretende Sinterung (vergleiche
Kapitel 5.2.1) der Kupferpartikel (verkleinert die Oberfliche der Probe) sorgen
dafiir, dafl nur noch ein Bruchteil des urspriinglichen reflektierten Infrarotlichtes
am Detektor ankommt (vergleichbarer Effekt geringerer Reflexion in [89] beobach-
tet). Ein weiterer Nebeneffekt der Reduktion ist, daf§ die im vorherigen Abschnitt
beschriebenen Absorptionsbanden des CuO vollstdndig verschwinden. Die fallen-
de Reflektion von Licht mit steigender Wellenzahl stellte sich charakteristisch fiir
eine frisch reduzierte Oberfliche dar. Im Laufe der Versuche mit den Reaktanden,
wie z.B. Wasser oder CO,, dnderte sich die Steigung jedesmal geringfiigig, so dafl
eine leichte oberflichliche Reoxidation des Kupfers im Laufe der Ausheizphasen
nicht auszuschlieflen ist (Vergleiche hierzu Kapitel 5.2.1). Eine sich erhéhende
Intensitdt durch entsprechend léngeres Spiilen mit Inertgas konnte jedoch auch
auftreten, wenn atomarer Wasserstoff durch sogenannten ,,Spill-Over” von Kup-
fer auf Zinkoxid iibergeben wird und schliefilich allméhlich desorbiert [89].

Adsorption von Reaktanden auf Cu(0)/Cu(I)/Cu(II)
Dafl die Komponenten CO, CO, und Methylformiat keine Absorptionsbanden

150°C H,

Ausgeheizt
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500
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Abbildung 5.47: DRIFTS-
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Cu(0) in einer CuO/ZnO-
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auf Kupfer zeigten, ist bei einem Vergleich mit dem Palladiumsystem nicht ver-
wunderlich. Die extrem geringe Intensitdt der reduzierten Probe konnte jedoch
dafiir verantwortlich sein, dafl auch keine Intensitdtsminima bei der Aufgabe des
Methanols bzw. bei Wechseladsorption von Wasser und Methanol (Bildung von
Methylformiat in Gegenwart von PdZn) zu sehen waren.

Nur bei der Beaufschlagung des Katalysatorsystems mit Formaldehyd bzw.
Ameisensdure konnten Banden identifiziert werden. Bei Ersterem ist eine ge-
ringe Intensititsverinderung im Bereich um die Wellenzahl 2860 cm ™! im ge-
spiilten Zustand (Abbildung 5.48) zu erkennen. Diese ist vergleichbar mit der des
PdZn/ZnO-Systems, so dafl wieder oberhalb 2860 cm ™! die Banden des Formiats
auf ZnO ([98]: 2896 cm 1) und unterhalb 2860 cm ™! die des Formiats auf Kupfer
liegen ([99]: 2856 cm™1).

W_ Gasphase
Kat.: Grundzustand
Adsorbiert, gespult

Adsorbiert und
ausgeheizt bei 200°C

200°C

Abbildung 5.48: DRIFTS-

Spektren bei der Beaufschla-

gung des reduzierten Kup-
ferkatalysators (Cu/ZnO) mit

-1
Wellenzahl [em ] Formaldehyd/Wasser-Dampf

Die in den gespiilten und ausgeheizten Zusténden zusédtzlichen, bei Zinkoxid und
Pd-Systemen schon aufgrund der geringen Intensitiit unterhalb 1500 cm ™! nicht
mefbaren Banden bei 930, 1088 und 1234 cm ™! koénnten von Formiat auf Kupfer
stammen (nicht identisch mit der Gasphase). Ein Nachweis hierfiir konnte letzt-
lich auch aufgrund fehlender Literaturdaten in diesem Wellenzahlenbereich nicht
erbracht werden.

Die Temperatur, die benétigt wird, um einen Umsatz von Formaldehyd zu
CO, auf Kupferkatalysatoren zu erzeugen, ist mit 200°C etwa vergleichbar mit
der Grenztemperatur der Palladiumsysteme.

Auch bei der Adsorption von Ameisensiure/Wasser-Dampf auf dem Kupfer-
system ist eine starke Analogie zu den Palladiumkatalysatoren gegeben. Die im
adsorbierten und gespiilten Zustand markierten Banden finden sich mit Ausnah-
me des Minimums bei 760 cm ™! auch auf reinem Zinkoxid wieder. Der Umsatz-
grad der Ameisensiure ist bei 200°C fast 100 %. Lediglich die Feststellung der
Doppelbande gasformiger Ameisensédure im Spektrum bei 200°C Probentempe-
ratur (Markierung) konnte sowohl bei den PdZn-Systemen als auch auf reinem
ZnO nicht beobachtet werden. Ameisensdure desorbiert also von der Kupferober-
fliche und konnte darauf hinweisen, dafi der letzte Schritt (Ameisenséurezerfall)
im postulierten Reaktionsweg (siehe Kapitel 2.4) fiir das Kupfersystem teilweise
auch auf ZnO stattfindet.
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Kapitel 6

Katalysatoraktivitit

Dieses Kapitel widmet sich fast ausschliefilich den Einflulifaktoren der Herstellung der
Katalysatoren im Bezug auf die Aktivitdt, Selektivitdt und Langzeitstabilitdt. Dabei
sollen, soweit moglich, Korrelationen zu den Katalysatoreigenschaften aus den vorange-
gangenen Kapiteln der Katalysatorcharakterisierung und -herstellung gefunden werden.
Fiir alle Messungen wurden standardméfig zwei mikrostrukturierte Aluminiumfolien
(100/100/50 pum IKanaltiefe/Kanalbreite/Stegbreite, 80 Kanéle pro Folie, 64 mm
Lange) mit 18 mly/min Helium, 0.29 g/h Methanol und 0.32 g/h Wasser (molares
Verhéltnis Wasser zu Methanol 2.0) bei 3 bar (absolut) durchstromt. Die mittlere Ver-
weilzeit, bezogen auf einen leeren Kanal, liegt dabei etwa bei 0.25 s bzw. die mittlere
Gasgeschwindigkeit bei 0.25 m/s. Die Beschichtungsmenge betrug im Normalfall 20
Gew.-%, also etwa 0.1 g.

6.1 Voruntersuchungen zur Diffusionslimitierung

Um Daten fiir katalytische Aktivitdt oder kinetische Betrachtungen ermitteln zu
konnen, mufl zunéchst gesichert sein, dafl keine Diffusionslimitierung im Reaktions-
system vorliegt. Fiir Mikrokanéle, die Wandreaktoren mit sehr kleinen Durchmessern
darstellen, sind keine Abschitzungskriterien zur Diffusionslimitierung (Film- und
Porendiffusion) in Bezug auf heterogen katalysierte Gasphasenreaktionen direkt
verfiigbar. Es liegen keine Katalysatorkérner wie in Festbett-/Wirbelschichtreaktoren
vor, auf die Gleichungen, wie z.B. von Mears angewandt bzw. durch einfachen
Austausch von dpgriiker gegen dpydarquiisen Modifiziert werden konnen. Aus diesem
Grund wurden experimentelle Untersuchungen mit verschiedenen Strategien gewéhlt,
die in der Anlage zur Katalysatoruntersuchung an sehr aktiven PdZn-Katalysatoren
zur Uberpriifung auf Diffusionslimitierung angewandt und bewertet wurden.

6.1.1 Ausschlufl von Filmdiffusionslimitierung

I Strategien zur Uberpriifung einer Limitierung durch Filmdiffusion kénnen eine Ge-
schwindigkeitséinderung und eine Verédnderung des Diffusionskoeffizienten sein.

Bei der Methode der Geschwindigkeitsdénderung miissen die Parameter Partialdruck
der Edukte sowie Verweilzeit und Katalysatormasse konstant gehalten werden. Da auf-

!Einige Daten dieses Kapitels wurden in [100] bereits verdffentlicht
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Abbildung 6.1: Priifung auf Limitierung der Reaktion durch Filmdiffusion anhand einer Anderung
der Gasgeschwindigkeit im Kanal

grund der relativ hohen benétigten Verweildauer bei der Methanol-Dampf Reformie-
rung (0.1 - 1 s) der Kanal fiir hohe Geschwindigkeiten des Gases sehr lang sein miifite,
ist die Flexibilitdt des Reaktionssystems beziiglich der Variation der Geschwindigkeit
klein. So kann bei der gegebenen Anordnung im Testreaktor nur etwa ein Faktor 4 fiir
die Geschwindigkeit realisiert werden. Eine Anderung im Umsatzgrad durch vermehrte
axiale Diffusion (Verringerung der Bodensteinzahl) in zu kurzen Kanélen bei zu ge-
ringer Geschwindigkeit sollte vermieden werden. Da auflerdem lange Verweilzeiten zu
geringen Reynoldszahlen fithren, kann der zu erwartende Effekt auf den Umsatzgrad
bei Filmlimitierung nur gering ausgeprigt sein (etwa 10%).

Da sich nach 1 mm Reaktionsweg bereits wieder ein ausgeprégtes Stromungsprofil ein-
stellt (KKapitel 3.1.2), konnte jedoch bei einer geniigenden Anzahl an Stérungen, z.B.
durch inhomogene Beschichtung eine vermehrte radiale Dispersion erzeugt werden, um
eine Umsatzgradsteigerung mit zunehmender Geschwindigkeit des Eduktstromes zu er-
zielen. Da dies durch die Beschichtung, die in einem Kanal von 100 ym immerhin eine
Streuung von 20 £+ 10 pum (siehe Kapitel 4.8) aufweist, der Fall ist, wurde solch ein Ver-
such durchgefiihrt (siehe Abbildung 6.1). Um bei den geringen Gesamtvolumenstrémen
keinen Fehler beziiglich der Einstellung der Eduktmassenstrome zu machen, wurde der
Gesamtstrom konstant gehalten und dafiir zur Realisierung kiirzerer Verweildauern eine
hohere Stapelung kiirzerer Folien vorgenommen. Wie sich zeigt, kommt es nur zu einer
leichten Umsatzgraderhohung, die jedoch auch im Bereich der Meffehler liegen kann.
Auflerdem konnte ein vermehrter Einlaufeffekt bei kiirzeren Folien (Verhiltnis der Ein-
laufstrecke zu Gesamtlénge steigt) der Anderung des Umsatzgrades durch Stérungen
auf der Basis der Beschichtung entgegenwirken. Schliefilich kann auch eine vermehrte
axiale Diffusion von Wasserstoff entgegen der Stromung bei geringerer Gasgeschwin-
digkeit die Reaktion in Summe inhibieren.



6.1. VORUNTERSUCHUNGEN ZUR DIFFUSIONSLIMITIERUNG 123

Als zweite, davon unabhéngige Methode wurde noch durch den Wechsel des Trégerga-
ses die Diffusionskoeffizienten der Eduktmolekiile verédndert. Dazu wurde wihrend des
Betriebes der Trigergasstrom (60 Vol.-% des Reaktionsgemisches) von Helium auf Ar-
gon umgestellt. Die am ehesten limitierte Komponente ist dabei das Methanol, welches
in der geringsten Konzentration, im Unterschufl und mit der geringsten Beweglichkeit
gekennzeichnet ist. Bei der Berechnung des molekularen Diffusionskoeffizienten des Me-
thanols im jeweiligen Trigergas bei Reaktionsbedingungen ergibt sich eine Anderung
von 5.28%107° (He) nach 1.37%107° m?/s (Ar) nach der Hirschfelder-Beziehung [65].
Dieser Faktor von etwa 4 wird zwar noch etwas durch die beigemischte Komponente
Wasser erniedrigt, es sollte aber nach dem Gesetz der Diffusion eine Diffusionsver-
schlechterung von minimal 2 zu erwarten sein. Abbildung 6.2 zeigt das Ergebnis eines
solchen Versuches. Es ist keine Anderung des Umsatzgrades erkennbar. Eine Limitie-
rung der Reaktionsgeschwindigkeit durch Filmdiffusion ist somit nicht nachweisbar.
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6.1.2 Ausschlufl von Porendiffusionslimitierung

Zum Ausschlufl der Porendiffusionslimitierung in der Katalysatorschicht wurden aufler-
dem Experimente mit verschiedener Schichtdicke (Staffelung ca. 5, 10, 15, 20 pm) im
Kanal durchgefiihrt, um die Anderung des Umsatzgrades zu bestimmen. Um bei feh-
lender Diffusionslimitierung theoretisch konstante Umsatzgrade bei der Variation der
Schichtdicke erzeugen zu kénnen, miifiten sowohl Verweilzeit, Katalysatorbelastung als
auch Partialdriicke der Edukte konstant gehalten werden. So miifiten Folienstruktu-
ren mit der 4-fachen geometrischen Oberfliche aber gleichem Kanalvolumen fiir die
geringste Schichtdicke verwendet werden. Dies ist jedoch praktisch aus Griinden der
Beschichtungsqualitdt und der Herstellung der Folien nicht durchfiihrbar. Es wurde
sogar der gleiche Kanaldurchmesser fiir verschiedene Schichtdicken verwendet, was zur
Folge hat, daf} sich die reale Verweilzeit im Extremfall von 20 ym Schichtdicke auf 80 %
bzw. 60 % der maximalen Verweilzeit verringert. Dabei ist fiir ersteren Wert, d.h. dem
giinstigsten Fall, die Porositét der Schicht mit 0.5 beriicksichtigt (guter Stoffaustausch
mit dem Porositdtsvolumen angenommen). Eine Auswertung der Umsatzgraddaten aus
Abbildung 6.3 zeigt, dafl der Umsatzgrad trotzdem etwa linear mit der Katalysatormas-
se bzw. den Gewichtsanteilen bezogen auf die Aluminiummasse der Folie (entspricht
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Gewichtsanteil [%] | Gewicht Katalysator [g] | Schichtdicke [pm]
4.3 0.0215 3.8
6.2 0.0310 5.6
11.7 0.0585 11.0
18.5 0.0925 18.3

Tabelle 6.1: Zusammenhang zwischen Gewichtsanteil, absolutem Gewicht und Schichtdicke fiir Ab-
bildung 6.3
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Abbildung 6.3: Umsatzgradverlauf fiir ver-
schiedene Katalysatorschichtdicken zur Uber-
priifung auf Porendiffusionslimitierung; kon-
stanter Kanaldurchmesser der Folie

Abbildung 6.4: Umsatzgrad bei 270°C fiir ver-
schiedene Katalysatorschichtdicken

Staffelung der Schichtdicke nach Tabelle 6.1) steigt (siehe Abbildung 6.4). Entspre-
chend der Verkiirzung der Verweilzeit wére eine eher unterproportionale Steigerung zu
erwarten (siehe auch Kapitel 7.2 bzw. Diskussion in Kapitel 8.4). Aus diesem Grund
kann Porendiffusion in der makropordsen Schicht vermutlich ausgeschlossen werden.

6.2 Palladiumbasierte Katalysatoren

Wie bei der Festlegung der Standardparameter fiir die Reaktionsbedingungen ist auf-
grund der Vielzahl der Varianten und Pridparationsparameter beim Palladiumsystem
(siehe Abbildung 4.1) ebenfalls ein Standardablauf der Herstellung des Katalysators
notig. Dieser Ablauf wurde nach den Aspekten hoher Aktivitdt, guter Selektivitdt
beziiglich der Dampfreformierung sowie einer hohen Langzeitstabilitidt zu Vergleichs-
zwecken getroffen. So ergaben sich in Anlehnung an Kapitel 5.1.1 und 5.1.2 die Para-
meter wie folgt:

Imprégniervariante B (siehe Abbildung 4.1)

10 Gew.-% Pd auf ZnO

1.te Kalzination fiir 2 h bei 250°C im Muffelofen unter Frischluftzufuhr
Polymerlosung 1 Gew.-% HEC in Wasser (mind. 24 h gereift)

Dispergierung (20 Gew.-% Partikel) mittels Magnetriihrer bei 1100 min~! fiir
24 h

Trocknung der Beschichtung bei Raumtemperatur
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e Schichtgewicht pro Standardfolie und Standardfolienlinge 0.05 g (Gewichtsanteil
auf Aluminiumfolien 20 Gew.-%)

e Zweite Kalzination (Sinterung) fiir 5 h bei 450°C bei einem Flufi von
300 mly/min Luft

e 5 h Reduktion bei 500°C in 2 1y /min 1 Vol.-% H, in Argon

e Aufheizrate bei allen Temperaturbehandlungen auf Solltemperatur mit 4 K/min

Sowohl die Lange der Temperaturbehandlungen als auch die absolute Fluffmenge
von Luft beziehungsweise Wasserstoff und die Heizrate wurden zur Sicherstellung
vollsténdiger Umwandlungen (PdZn-Bildung etc.) nicht variiert. Auch die Trocknungs-
temperatur nach der Befiillung der Kanéle mit Dispersion wurde nicht variiert. Dies
hétte schliefflich nur eine starke zusétzliche Streuung der Einzelvolumenstrome pro Ka-
nal zur Folge gehabt (siehe Kapitel 4.8).

Eventuelle Abweichungen von diesen Standardbedingungen der Herstellung werden in
den folgenden Unterkapiteln erwéhnt.

6.2.1 Einflu3 der Tragerstruktur und Katalysatormenge

Die Geometrie der Tragerstruktur und die Katalysatormenge sind sehr stark mitein-
ander verkiipft, da eine Verkleinerung der geometrischen Oberfliche zumindest bei
gleichbleibender Schichdicke direkt proportional zur Katalysatormenge ist. So wird
zum Beispiel bei nutzbaren drei Seiten eines Kanals zur Beschichtung zwischen der
Standardgeometrie 100 x 100 pym mit 50 pm Steg und einer alternativen Breite des
Kanals von 200 gm schon 25 % der Oberfliche eingebiifit (gleichzeitig Kanalvolumen
um 20 % erhoht). Bei einer zusétzlichen Stegverbreiterung auf 100 pym sind es dann
schon 33 %. In diesem speziellen Fall bliebe die Verweilzeit im Reaktor nahezu (Einflufl
des Schichtvolumens vernachlissigt) konstant.

Da keine Limitierung durch Porendiffusion in den aufgebrachten Schichten vorliegt,
braucht also nur die Katalysatormasse durch die Schichtdicke (bis 20 pum) oder
durch Folienldngenvariation verédndert zu werden. Eine Variation der Tragerstruktur
ist hinfallig.

Da wiederum die Folienldngenvariation einer Verweilzeitvariation (siehe Kapitel 7.2)
entspricht, kann schliellich beziiglich des Umsatzgradverlaufes des Katalysators mit
der Katalysatormasse auf Untersuchungen im vorangegangenen Kapitel 6.1.2 verwie-
sen werden. Ein zusédtzlicher Aspekt, der dort jedoch nicht betrachtet wurde, ist der
Desaktivierungsverlauf in Relation zur Katalysatormasse.

In Abbildung 6.5 ist sowohl der absolute als auch der auf die Ursprungsaktivitidt bei
etwa 285°C (Desaktivierungsversuch) bezogene Umsatzgrad iiber der Versuchszeit dar-
gestellt.

Dabei ist der nahezu lineare Zusammenhang zwischen Desaktivierung und Zeit sowie
der Einflufl der Katalysatormasse auf die Geschwindigkeit der Desaktivierung zu er-
kennen. Die Desaktivierung ist dort am hochsten, wo auch der Umsatz pro aktivem
Zentrum und Zeit am hochsten ist (zu Reaktionsanfangsbedingungen; siehe auch Ka-
pitel 7). Dies wurde sowohl bei eigenen wie auch bei in der Literatur ([101], [102])
verwendeten Kupfersystemen beobachtet.
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Abbildung 6.5: Umsatzgrad (links) und auf Ursprungsaktivitit bezogener Umsatzgrad (rechts)
in Abhingigkeit der Zeit vom Schichtgewicht bei gleicher Foliengeometrie; Dispersionsansatz
HPC/Isopropanol

6.2.2 Einflul der Dispersionsqualitit

Bei den Palladiumsystemen sind im Gegensatz zu den Kupfersystemen, bei de-
nen auch die Vermischung, z.B. von Kupferoxid- und Zinkoxidpartikeln bei der
Dispergierung erfolgen kann, mogliche Auswirkungen der Dispersionsqualitdt im
wesentlichen auf die Verweilzeitverteilung zu erwarten. Dariiber hinaus wére ei-
ne Alterung des Katalysators durch eventuelle Wechselwirkungen von Polymer und
Losemittel mit Zinkoxid oder im Falle der Vorabimprégnierung mit Palladium denkbar.

Abbildung 6.6 zeigt den Umsatzgrad iiber der Temperatur und den auf Ur-

sprungszustand normierten Desaktivierungsverlauf zweier Katalysatoren mit der
Standardpriaparation sowie eines Katalysators, bei dem der Dispersionsansatz mit
HPC/Isopropanol eine Stunde mit dem Ultra Turrax bei 19.000 min~! dispergiert
wurde. Da ein Verweilzeiteffekt bei reaktionsinhibierenden Produkten (siehe Kapi-
tel 7) bzw. bei positiver Ordnung von Edukten bei geringen Umsatzgraden grofier
ausfallen kann, wurde fiir die Gegeniiberstellung ein geringerer Gewichtsanteil des
Katalysators gewédhlt. Wegen unterschiedlicher Viskositdten nach den verschiedenen
Bearbeitungsmethoden konnten die Gewichtsanteile des Katalysators nicht exakt
eingestellt werden. Ein Ansatz mit dem Polymer HPC ist schlechter dispergierbar
(siehe Kapitel 4.4).
Wie zu erwarten kann durch eine bessere Dispergierung und damit verbundene
homogenere Beschichtung (siehe Kapitel 4.8) mit dem Palladiumkatalysator ein
hoherer Umsatzgrad erzielt werden. Die Desaktivierung des Pd-Systems, das beziiglich
des Gewichtsanteiles zwischen den beiden mit dem Riihrer dispergierten Katalysatoren
liegt, ist konsistent zu den Beobachtungen in Kapitel 6.2.1.

Eine Alterung der Palladiumkatalysatoren in der Dispersion wurde speziell fiir den
Fall der Dispersionsansitze mit Wasser (Loslichkeit von Zinkoxid) iiberpriift. Die Di-
spersion wurde einmal nach direkter Herstellung (24 h dispergiert) und dann nach
4 Wochen (ununterbrochenes Riihren) auf Folien aufgebracht. Abgesehen von einer
leichten Klumpenbildung (abtrennbar), die eine etwas inhomogenere Schicht zur Folge
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Abbildung 6.6: Umsatzgradverlauf iiber der Temperatur (links) und relative Desaktivierung iiber der
Betriebsdauer bei ca. 285°C (rechts) in Abhingigkeit der Dispergiermethode und dem Gewichtsanteil
Schicht bei PdZn/Pd/Zn0O-Katalysatoren; Dispersionsansatz mit HPC/Isopropanol

hatte, konnte zumindest bei der Standardbeschichtung kein Effekt durch eine Aufbe-
wahrung der Dispersion festgestellt werden (siehe Abbildung 6.7 beziiglich Umsatzgrad
und Desaktivierung bzw. ergénzend fiir die CO-Konzentration Abbildung 6.8).
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Abbildung 6.7: Umsatzgradverlauf iiber der Temperatur (links) und Desaktivierung iiber der

Betriebsdauer bei ca. 285°C (rechts) in Abhingigkeit der Lagerungsdauer in der Dispersion fiir
PdZn/Pd/ZnO-Katalysatoren

6.2.3 Einflufl der Kalzinationsbedingungen

Bei der Herstellung der Palladiumkatalysatoren sind je nach Variante (siehe Abbil-
dung 4.1) eine oder zwei Kalzinationen notwendig. Da die eine Kalzination nach
Herstellungsvariante Variante A, d.h. der Nachtrédglichen Imprégnierung der Schicht
mit Katalysator, der zweiten Kalzination bei Variante B (Vorab-Imprégnierung der
ZnO-Nanopartikel) entspricht, wurden die Untersuchungen beziiglich der Temperatur-
abhéngigkeit bei der Kalzination nur an Systemen der Variante B durchgefiihrt.

Dabei konnte weder bei Kalzination 1 noch bei Kalzination 2 ein Einflufl der Kalzina-
tionstemperatur auf die Ergebnisse der Aktivitdtsmessungen festgestellt werden (siehe
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am Beispiel von Kalzination 2 in Abbildung 6.8). Das allgemein fallende Kohlenmon-
oxidverhédltnis mit der Reaktionstemperatur ist hauptsédchlich auf die Kontaktstellen
des Katalysators mit der Metallfolie zuriickzufiihren. Eine eingehendere Betrachtung
hierzu ist in Kapitel 6.2.5 zu finden.
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Abbildung 6.8: Umsatzgradverlauf (links) und gemessene CO-Konzentrationen in Relation zu den
aus dem Wassergasgleichgewicht erwartbaren CO-Konzentrationen (rechts) iiber der Temperatur in
Abhingigkeit der Kalzinationstemperatur fiir die 2.te Kalzination bei PdZn/Pd/ZnO-Katalysatoren

Weder Umsatzgrad, Selektivitdt noch Langzeitstabilitit reagierten sensitiv auf die
Temperaturdnderung bei Kalzination 1, obwohl Loésungsvorgdnge von Palladium-
acetat im Dispergiermittel Wasser bei unvollstdndiger Zersetzung des Salzes denkbar
sind. Eine Ubereinstimmung mit den Messungen der Dispersionsgrade fiir diesen
Herstellungsparameter ist jedoch gegeben (siehe Kapitel 5.1.2).

Dafl die Umsatzgrade und die CO-Konzentrationen im Reaktorabgas bei Palladi-
umkatalysatoren unabhéngig von der Temperatur bei Kalzination 2 sind, ist zunéchst
im Vergleich mit den Messungen der Dispersionsgrade nicht verstidndlich. Bei der Be-
stimmung der PdZn-Oberfliche mit dem Adsorptiv CO als auch H, stehen zumindest
bei einer Kalzination bei 550°C deutlich weniger aktive Zentren zur Verfiigung. So soll-
te damit der Umsatzgrad zuriickgehen. Da eine Stofftransporthemmung der Reaktion
ausgeschlossen wurde, mufl im Gegenzug zur Verkleinerung der Katalysatoroberfliche
die Umsatzrate pro Katalysatoroberfliche (,,Turn Over Frequency” TOF) bei zuneh-
mender Sinterung steigen (siehe auch Kapitel 6.2.6). Warum jedoch gerade eine exakte
Kompensation der verringerten Zentrenzahl auftritt, bleibt ungeldst.

6.2.4 Einflul der Reduktionsbedingungen

Abbildung 6.9 zeigt den Einflul der Reduktionstemperatur auf den Umsatzgrad und
die CO-Bildung in Abhéngigkeit der Temperatur und den Desaktivierungsverlauf bzw.
den Verlauf der CO-Bildung widhrend der Standzeitversuche in Relation zu den aus der
Wassergasreaktion zu erwartenden CO-Mengen.

Bei einem Vergleich des Temperatur-Umsatzgradverlaufes mit den Dispersionsgraden
und der Kristallinitdt der PdZn-Legierung in Abhédngigkeit der Reduktionstemperatur
wird deutlich, dafl fiir eine hohe Aktivitdt nur geniigend Oberfliche, nicht aber ein
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Abbildung 6.9: a) Umsatzgrad und b) CO-Bildung in Abhéingigkeit der Temperatur, sowie c¢) Des-
aktivierungsverlauf und d) Verlauf der CO-Bildung wéhrend der Standzeitversuche in Relation zu den
aus der Wassergasreaktion zu erwartenden CO-Mengen in Abhingigkeit der Reduktionstemperatur
von Palladiumkatalysatoren

vollsténdig kristalliner PdZn-Partikel vorliegen mufl. So sind die Proben, die bei 320
und 400°C reduziert wurden, aktiver als die Standardprobe mit 500°C Reduktionstem-
peratur (steht in Kontrast zu [103] bzw. in Einklang zu [48]). Der bei 280°C behandelte
Katalysator weist entsprechend den Dispersiongraden (Messung bei 300°C) einen deut-
lich geringeren Umsatzgrad auf. Nur der bei 240°C reduzierte Katalysator scheint bei
hohen Reaktionstemperaturen aus der Reihe zu fallen (kreuzt andere Umsatzgradkur-
ven). Dabei unterscheiden sich die beiden letztgenannten Katalysatoren drastisch durch
die Reduktionsbedingungen. So kann bei einer Reduktionstemperatur von 240°C im Re-
aktionsgemisch und einer Maximaltemperatur im Reaktor von 290°C mehr zusétzliches
PdZn gebildet werden (Bildungsnachweis durch XRD; siehe Abbildung 6.10).

Daf} dieses zusétzliche PdZn andere Eigenschaften aufweisen muf, wird schliefllich beim
Desaktivierungsverlauf deutlich. Die Desaktivierung der bei 240°C reduzierten Probe
ist deutlich schneller als bei allen anderen Proben (zur besseren Ubersicht nur Proben
mit einer Reduktionstemperatur bis 320°C dargestellt; andere Proben verhalten sich
analog zur Probe mit Reduktionstemperatur 320°C).

Fiir die Selektivitdt im Rahmen der Reduktionsbedingungen ist ganz im Gegensatz
zum Umsatzgradverhalten nur die Kristallinitdt und nicht die absolute Oberfldche
des PdZn-Systems entscheidend. Alle Proben mit kleiner Reduktionstemperatur als
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400°C produzieren - zumindest zu Anfang - mehr Kohlenmonoxid als die Standardpro-
be. So ist also der Anteil an Palladium an der Oberfliche des Katalysators in Einklang
mit der Literatur (siehe [46], [48], [68], [103]) mafigeblich an der Nebenproduktbildung
des CO durch Zersetzung beteiligt (Wassergasreaktion ist entsprechend Kapitel 7 un-
bedeutend im System).

Wenn die Katalysatoren dem Reaktionsgemisch lange ausgesetzt werden, so kann bei
290°C entsprechend Abbildung 6.9 d der Anteil an Zersetzungreaktion mit der Zeit
deutlich minimiert werden, was auf eine strukturelle Anderung des PdZn-Systems
schlieffen 148t. Die Proben, die unterhalb 400°C reduziert wurden, ndhern sich den
restlichen PdZn-Sytemen, welche sich im Rahmen der Mefigenauigkeit anndhernd sta-
bil verhalten, beziiglich des CO-Gehaltes an. Im Gegensatz zu dem Katalysator, der
bei 240°C reduziert wurde und bei dem unter Reaktionsbedingungen eine zusétzliche
PdZn-Bildung nachgewiesen werden konnte, waren bei den Proben mit einer Reduk-
tionstemperatur von 280 und 320°C entsprechend einer vermuteten Zn-Migration an
die Oberfliche des PdZn-Korns (siehe auch [68]) keine Anderungen im Réntgendif-
fraktogramm zu sehen. Da diese Effekte mit grofler Wahrscheinlichkeit aufgrund der
Nachweisgrenze und des gleichzeitig geringen Pd- bzw. Zn-Anteiles verborgen bleiben,
wurden zusitzlich auch Katalysatoren mit 5 Gew.-% Pd pripariert, welche teilwei-
se bis zum Erreichen eines Umsatzgrades von weniger als 5 % im Reaktor belassen
wurden (Desaktivierung schneller; siehe Kapitel 6.2.6). Auch diese zeigten keine struk-
turellen Anderungen, wie z.B. Reflexverschiebung oder zusitzliche Zn-Reflexe (siche
Abbildung 6.11).

6.2.5 Einflufl der Praparationsvariante/Strukturmaterials

Da bei der katalytischen Aktivitdt beziehungsweise der Selektivitdt die Bildung der
PdZn-Legierung von Bedeutung ist, kann bei einem Vergleich der Pridparationsvari-
anten das Strukturmaterial nicht aufler acht gelassen werden. Der Folienboden wird,
z.B. bei der Nachtriglichen Imprignierung (Variante A siehe Abbildung 4.1) mitbe-
schichtet, so dafl zu einem gewissen Anteil freies Palladium vorliegen beziehungsweise
eine Legierung mit dem Strukturmaterial eingegangen werden kann.

Der Vergleich absoluter Kohlenmonoxidkonzentrationen fiir die beiden Im-
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priagniervarianten von Aluminiumfolien ist in Abbildung 6.12 dargestellt. Dabei zeigt
sich, daf entsprechend der moglichen Anteile an Pd(0) in den verschiedenen Folien-
Katalysator-Systemen der absolute Wert der Konzentrationen bei der Nachtréglichen
Imprégnierung der Schichten bei vergleichbarem Umsatzgrad generell grofier ist als
bei der Vorab-Imprignierung der Partikel.
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Der zeitliche Verlauf (Abbildung 6.13), der auf das Wassergasgleichgewicht bezo-
genen CO-Konzentrationen im Rahmen der Desaktivierungsuntersuchungen der
Katalysatorsysteme mit nachtrédglicher Imprégnierung, bei einer Temperatur von
285°C verdeutlicht den Effekt von freiem Pd(0). Im Gegensatz zu Imprignierungen
nach Variante B (sieche Abbildung 6.8) kann hier ein steigender Verlauf mit der
Zeit beobachtet werden. Auch wenn hier eine stérkere Desaktivierung beziiglich der
Féhigkeit der Methanolreformierungsreaktion iiberlagert ist (siehe Kapitel 6.2.6), so
kann doch ohne die Verfiigharkeit von benachbartem ZnO, welches unter Reakti-
onsbedingungen nur in Gegenwart von Palladium in Teilen zu Zn(0) reduziert wird,
kein PdZn-Verbund zustande kommen bzw. Zn an die Oberfliche eines Pd-Kristallits
migrieren und die Selektivitdt erhohen.



132 KAPITEL 6. KATALYSATORAKTIVITAT

25

N
o
|

[y
6]
I

Abbildung 6.13: Gemes-

sene CO-Konzentrationen
% in Relation zu berechneten
Gleichgewichtskonzentrationen
von CO aus dem Wasser-
gasgleichgewicht wihrend
0 ‘ ‘ ‘ ‘ eines Standzeitversuches fiir
0 10 20 Zeit [h] 30 40 50 Palladiumkatalysatoren  nach

Imprégniervariante A

C(CO)/C (CO)GIeichgewicht [']
=
o

[&)]
N

Da fiir die getesteten Katalysatoren (vergleiche Abbildung 6.8) bei geringen
Umsatzgraden bzw. Temperaturen beziiglich der Gleichgewichtsbedingungen aus der
Wassergasreaktion (vernachléssighar entsprechend Kapitel 7) immer der Anteil des
Methanols, welcher der Zersetzungreaktion unterliegt, deutlich in Erscheinung tritt,
wurde dieses Phdnomen in Abhéngigkeit des Impriagnierverfahrens néher untersucht.
Dazu sind in Abbildung 6.14 die Kohlenmonoxidkonzentrationen in Relation
zu der aus dem Wassergasgleichgewicht zu erwartenden CO-Konzentration
fiir verschiedene Systeme gegeniiber der Temperatur aufgetragen. Dabei zeigt
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sich, daf§ in der logarithmischen Darstellung die Nebenproduktbildung zu CO nach
Impréigniervariante A im Vergleich zur Vorab-Imprégnierung die Werte etwa linear
zu hoheren Konzentrationen verschoben sind. Daten von Reformerprototypen mit
Aluminiumfolien (weitere Daten siehe Kapitel 9.1.6 und folgend), bei denen die Zink-
oxidnanopartikel ebenfalls vorab mit Palladium imprigniert wurden, sind vergleichbar
mit denen vorab-imprignierter Folienproben und damit konsistent. Lediglich eine
reine Pulverprobe des Katalysators, welche identisch zu dem Verfahren der Vorab-
Imprignierung hergestellt wurde (Eintrocknen der Dispersion im Glas statt Auftragen
auf Folie), zeigte bei Katalysatortests deutlich weniger Kohlenmonoxidentwicklung
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durch Zersetzung bei niedrigen Temperaturen. Dies 14t den Schlufl zu, dafl auch
bei Vorab-Imprédgnierung durch den Kontakt des Katalysators zum Folienmaterial
(dhnliche Effekte siehe [50]) die Eigenschaften der Legierung PdZn negativ beziiglich
des Brennstoffzellengiftes CO beeinflufit werden kénnen.

Ein direkter Einflufl des Folienmaterials auf die Bildung von Kohlen-
monoxid durch die Variation von Aluminium zu Kupfer konnte bei den Folientests
nicht nachgewiesen werden.

Ein Einflufl des Folienmaterials auf die Bildung von Dimethylether durch
Variation zwischen Kupfer, Aluminium und Edelstahl als Folienmaterial konnte mit
Hilfe des Micro-GC zwar visuell durch starkes Vergréfiern der GC-Chromatogramme
mit entsprechend der Reihenfolge steigenden Konzentrationen nachvollzogen werden.
Eine sinnvolle Quantifizierung gelang jedoch aufgrund von Peakiiberlagerung und Peak-
grofle nicht. Bei der Aufnahme der kinetischen Daten konnten DME-Konzentrationen
mit Hilfe des CI-MS (siehe Kapitel 7) unterhalb von 50 ppm fiir die Beschichtungen auf
Aluminium festgestellt werden. Entsprechend stérkere Einflufnahme des Folienmate-
rials (Kupfer im Vergleich zur Kombination Stahl/Aluminium) auf die DME-Bildung
konnte bei der Untersuchung wechselnder Betriebsparameter fiir die Reformerprototy-
pen gezeigt werden (siehe Kapitel 9.3).

6.2.6 Einflufl der Palladiumkonzentration

Im folgenden wird zunéchst auf Katalysatorsysteme, die nach Variante B durch
Vorab-Impragnierung des ZnO hergestellt wurden, eingegangen. Dabei (sieche Ab-
bildung 6.15) ist ein Maximum des Umsatzgrades bei einer Palladiumbeladung von
10 Gew.-% des Katalysatorgewichts (30 Gew.-% in [48]) sowie eine minimale Desakti-
vierung ab 10 Gew.-% Pd beobachtbar.
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Abbildung 6.15: Umsatzgrad iiber der Temperatur (links) und Umsatzgrad iiber der Zeit bei ca.
290°C (rechts) in Abhéngigkeit der Pd-Beladung bei Palladiumkatalysatoren nach Praparationsvari-
ante B

Bei Division des zeitabhéngigen Umsatzgrades durch den Umsatzgrad zu Beginn des
Desaktivierungsversuchs ist auflerdem erkennbar, daf§ die Desaktivierungsneigung bis
zu 5 Gew.-% Pd etwa konstant bleibt und ab einem Anteil vom Palladium mit
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10 Gew.-% d.h. grofien PdZn-Kristalliten stark reduziert ist (siehe Abbildung 6.16).
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Abbildung 6.16: Auf An-
fangsaktivitdt bezogener Um-
satzgrad iiber der Zeit bei ca.
290°C in Abhéngigkeit der Pd-
Beladung bei Palladiumkataly-
satoren nach Préparationsvari-
ante B

Uber die mangelnde Stabilitit der Systeme mit weniger als 10 Gew.-% Palladium hin-
aus ist die Ausbeute an Kohlendioxid vor Beginn der Desaktivierungsuntersuchungen
in Bezug zur Oberfliche des PdZn (siehe Kapitel 5.1.2) nicht konstant. So kann fiir die
Turn Over Frequency (TOF), die hier definiert wird als entstehendes CO, pro aktivem

Zentrum und Zeit:

TOF = 1o -

Rco, (6.1)

- 3
NPdZn an der Oberﬂéichet NPdZn an der Oberfliche

mit steigendem Palladiumgehalt ein Sprung ermittelt werden (siehe Abbildung 6.17).
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Abbildung 6.17: Turn Over
Frequency beziiglich der Aus-
beute an Kohlendioxid bei
Palladiumkatalysatorsystemen
nach Imprigniervariante B in
Abhéngigkeit der Pd-Beladung

Auch bei Betrachtung der CO-Nebenproduktbildung (Abbildung 6.18) ergeben sich
starke Unterschiede in Abhédngigkeit der Palladiumkonzentration. Absolut gesehen
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erniedrigt sich die CO-Konzentration (Abbildung 6.18 links) mit steigendem Ge-
wichtsanteil an Palladium und erreicht einen Minimalwert bei etwa 5 Gew-% Pd, was
dem Sprung in der TOF in etwa entspricht. Durch das Maximum im Umsatzgrad bei
10 Gew.-% Pd erhoht sich der auf Gleichgewichtsbedingungen der Wassergasreaktion
bezogene CO-Gehalt (Abbildung 6.18 rechts) bei 20 Gew.-% Pd wieder.
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Abbildung 6.18: Absolute CO-Konzentrationen (links) und auf Gleichgewichtsbedingungen der Was-
sergasreaktion bezogene CO-Konzentrationen iiber der Temperatur in Abhingigkeit der Palladium-
beladung bei Palladiumkatalysatorsystemen nach Imprégniervariante B

Die Ursachen der Unterschiede sind an dieser Stelle mit den gegebenen

Hilfsmitteln ohne eine entsprechende ,,in situ”-Oberflichenanalytik nicht aufzuklédren.
Die Struktur und Groe der PdZn-Kristallite (siehe Kapitel 5.1.2) und das verschobene
Maximum der Aktivitdt gegeniiber der Literatur [48] lift jedoch vermuten, daf die
Aktivitdat der PdZn-Systeme steigt, sobald PdZn ab einer bestimmten Partikelgrofie
nicht mehr ,,getrédgert” im konventionellen Sinn vorliegt. Die PdZn-Kristallite errei-
chen bei 5 bis 10 Gew.-% Pd etwa den Durchmesser der ZnO Partikel (77 nm, siehe
Kapitel 4.3). Wasserstoff und Methanol konnten theoretisch bei kleineren Kristalliten
auch starker um Adsorptionsplidtze konkurrieren (Inhibierung durch Wasserstoff; siehe
auch Kapitel 7). SchlieBlich bleibt noch die Moglichkeit, dafi die Oberflichenstruktur
eher eine planare Fliche sein mufy und die Reformierung nicht an ,,Ecken und Kanten”
des Kristalliten stattfindet. Eine Erklarung auf der Basis der Partikelgrofle fiir das
Desaktivierungsverhalten wire aulerdem die, daf eine Zinkmigration (eventuell auch
aus benachbartem ZnO) an die Oberfliche der Legierung bei kleineren Partikelgrofien
bzw. eine wasserstoffinduzierte Gitteraufweitung (siehe ebenfalls steigende Wasserstof-
faufnahme mit der Adsorptionstemperatur in Kapitel 5.1.2) bei Proben mit kleinen
Pd-Gewichtsanteilen bevorzugt ist.
Beziiglich der immer geringer werdenden Ausbeute an Kohlenmonoxid mit steigender
Palladiumkonzentration ist anzumerken, daff schliefflich auch eine Umsatzgra-
dabhéngigkeit existieren kann. Die Kontaktstellen mit dem Folienmaterial sind
hauptséchlich fiir die CO-Bildung durch Zersetzung verantwortlich (siehe auch
Kapitel 7). Die Inhibierung dieser Stellen durch Wasserstoff ist stérker als die der
PdZn-Zentren, die mafigeblich zur Reformierung beitragen. So kann entlang der Folie
mit geringer beladenem Katalysator wegen eines geringeren Wasserstoftfpartialdrucks
auch mehr Methanolzersetzung erfolgen.
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Fiir Variante A der Katalysatorpriaparation bleibt schliefilich noch zu

erwahnen, dafl hier bei viel geringeren Palladiumkonzentrationen hohe Umsatzgrade
erzielt werden konnten. Dies ist mit hoher Wahrscheinlichkeit auf die deutlich inhomo-
genere Verteilung des Palladiums entlang der Mikrokanéle bei der nachtréglichen Im-
pragnierung zuriickzufiihren. So wurde, vergleichbar zur Beschichtung vor dem Fiigen
der Bauteile (siehe Kapitel 4.8), durch die Wolbung der Folie ganz besonders der Ein-
bzw. Ausstrombereich mit Palladium imprégniert (deutliche Farbgebung nach der Kal-
zination). Daraus resultieren wiederum grofiere Cluster der PdZn-Legierung mit einer
héheren TOF.
Durchaus konsistent mit dieser Begriindung ist auch das Desaktivierungsverhalten der
Katalysatoren (sieche Abbildung 6.19) nach Priparationsvariante A. Diese erfolgt bei
Anteilen von etwa 1 Gew.-% Pd schnell. Die Linearitéit ist jedoch vergleichbar mit
dem Standardkatalysator (nach Variante B mit 10 Gew.-% Pd) bei geringeren Ge-
wichtsanteilen Katalysator auf der Folie (siehe Kapitel 6.2.1). Die mit der Zeit geringer
werdende Desaktivierungsgeschwindigkeit beziiglich der CO-Produktion ist vermutlich
auf die zusitzlichen Pd(0)-Zentren auf der Aluminiumfolie zuriickzufiithren.
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6.2.7 Einflufl durch Sauerstoff im Reaktionsraum

Die mit Hilfe von XRD integral bestimmte Stabilitdt der PdZn-Legierung auf moégliche
Leckagen (Lufteinbruch) bis zu einer Maximaltemperatur von 200°C wurde in Ka-
pitel 5.1.1 gezeigt. Daf} eine Luftbehandlung bei 200°C auch den Umsatzgrad eines
Standardkatalysators nicht beeinflufit, ist in Kapitel 6.2.8 dargestellt. Fiir Einfliisse
auf die CO-Bildung durch Luftvorbehandlung bis 200°C siehe Kapitel 9.2.1.

Zur Untersuchung der Auswirkungen von Leckagen auf das Katalysatorsystem bei Re-
aktionsbedingungen wurde wihrend der Standzeitversuche (285°C) 1 mly/min Luft
zu den Edukten zugemischt (entspricht etwa 2.5 Vol.-% Luft bzw. 0.5 Vol.-% Sauer-
stoff). Dabei konnte festgestellt werden (siehe Abbildung 6.20), dafi die Ausbeute an
CO;y in den Umschaltpunkten der Luftdosierung nahzu stetig ist, die Desaktivierung
(normierte Ausbeute iiber der Zeit) aber durch Sauerstoff zuriickgedringt wird und
im Vergleich vor und nach der Dosierung die Aktivitdt der Proben quasi stabilisiert
scheint. Besonders ausgeprigt ist der Effekt verlangsamter Desaktivierung wihrend der
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Sauerstoffbeimengung bei der geringen Palladiumbeladung von 1 Gew.-% zu sehen.

Abbildung 6.20:
Zeitabhéngigkeit der auf den
Ursprungszustand normierten
Ausbeute an  Kohlendioxid
mit (gepunktete Linie) und
ohne (durchgezogene Linie)
Zudosierung von  Sauerstoff
bei Palladiumkatalysatoren
nach Préparationsvarian-
80 te B mit unterschiedlichen
Pd-Beladungen

Ausbeute/Ausbeute(0) CO, [%)]

Zeit [h]

Dies konnte durch Vermeidung von Zinksegregation oder durch Vermeidung wasser-
stoffinduzierter Gitteraufweitung erklirt werden (siehe Kapitel 6.2.6).
Der eingebrachte Sauerstoff wurde in allen Fillen fast vollsténdig umgesetzt. Eine Un-
stetigkeit in der Kohlenmonoxidentwicklung zu Beginn und Ende der Zudosierung mit
einem Sprung um etwa 0.5 Vol.-% deutet darauf hin, dafi der Sauerstoff fast ausschlief3-
lich nach

CHsOH + Oy, = CO + 2H,0 (6.2)

umgesetzt wird. Die CO-Konzentrationen vor und nach der Dosierung der Luft wa-
ren auf allen Proben im Rahmen der Mefigenauigkeit identisch. Durch die iiberlagerte
Desaktivierung féllt demnach zwar die Selektivitéit, die Zerstérung der Legierung kann
aber im Vergleich zu reinen Luftbedingungen (siehe Kapitel 5.1.1) letztlich auch durch
den Nachweis identischer Rontgendiffraktogramme vor und nach Reaktionsbedingun-
gen (bei der Probe mit 10 Gew.-% Pd) ausgeschlossen werden.

6.2.8 Einflufl durch Anfahrvorginge

Die Einflulnahme durch Anfahrvorgénge ist exemplarisch anhand der Abbildung 6.21
dargestellt. Dabei wurde die erste Versuchsreihe nach dem Standard des Anfahrverfah-
rens begonnen, d.h. der Reaktor mit Argon gespiilt, auf 200°C aufgeheizt und dann
in der Reihenfolge zundchst die Wasserversorgung des Katalysators gewéhrleistet be-
vor Methanol zudosiert und schliellich die Maximaltemperatur von 290°C eingestellt
wurde. Beim Abschalten des Reaktors bei 290°C wurde im Normalfall der Reaktor
ausgeblendet (Bypass-Schaltung) und gleichzeitig die Solltemperatur auf Null gesetzt,
so dafl das Reaktionsgemisch im Reaktor bis zum Erreichen der Raumtemperatur ver-
blieb.

Sowohl bei Variation der Reihenfolge des Beginns der Eduktzudosierung als auch
der Abschaltbedingungen ist zu erkennen, dafl der Katalysator immer wieder die Ur-
sprungsaktivitéit erreicht. Bei letzterer Variation ist aufgrund der Graphitdichtung des
Testreaktors ein Eindringen von Luft im Bypassbetrieb nicht auszuschlielen, so dafl die



138 KAPITEL 6. KATALYSATORAKTIVITAT

1: Anfahren erst H,O dann MeOH
60 1 1/2: Abkiihlen unter Reaktionsgemisch
2:  Anfahren erst MeOH dann H,0O

2/3: Abkiihlen unter Reaktionsgemisch

Umsatzgrad [%)]
a1
o

40 3:  Anfahren erst H,O dann MeOH .
30 A 3/4: Abkiihlen unter Reaktionsgemisch, Abbildung  6.21: Umsatz-
| bei 200°C Reaktor gedffnet gradverhalten bei 290°C iiber
20
4: Anfahren erst H,O dann MeOH der Zeit in  Abhéngigkeit
10 4 .. .
variierender Anfahrbedin-
0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ gungen und Reaktorab-
0 5 10 15 20 25 30 35 40

schaltbedingungen fiir  den

Zeit bei 290°C [h] Pd-Standardkatalysator

Offnung des Reaktors (Betriebszustand 3 nach 4) bei 200°C unter Umstéinden gleichzu-
setzen ist mit der Standardmethode des Abschaltens (diesbeziigliche Untersuchungen
an Prototypen siehe auch Kapitel 9.2.1).

Die reversible Desaktivierung konnte wieder durch eine starke Adsorption von Reak-
tanden (Wasserstoff) oder durch Zinksegregation an die Oberfliche der PdZn-Cluster
hervorgerufen werden.

6.3 Kupferbasierte Katalysatoren

Im Vergleich zu den Palladiumkatalysatoren ist die Auflistung von Standardparame-
tern beziiglich der Herstellung der Schichten aus Kupfersystemen und deren Varianten
(siehe Abbildung 4.2) schwieriger, da sich einige Parameter gegenseitig bedingen. All-
gemeingiiltig sind jedoch die folgenden Aussagen:

e Polymerlosung 1 Gew.-% HEC in Wasser (mind. 24 h gereift)

e Mahlung der trockenen Partikelmischungen fiir unterschiedliche Zeit

e Dispergierung (20 Gew.-% Partikel) gemahlener oder ungemahlener Nanoparti-
kelmischungen mittels Magnetriihrer bei 1100 min~! fiir 24 h

e oder Dispergierung (10 Gew.-% Partikel) ungemahlener Nanopartikelmischungen
mittels Ultra Turrax bei 19.000 min~! (zeitabhéingig) in 0.5 % Polymerlosung

e Trocknung bei Raumtemperatur

e Schichtgewicht pro Standardfolie und Standardfolienléinge 0.05 g (Gewichtsanteil
auf Aluminiumfolien 20 Gew.-%)

e Kalzination (Sinterung) fiir 5 h bei 450°C bei einem Flufi von 300 mly /min Luft

e optionale Reduktion

e Aufheizrate bei Temperaturbehandlungen auf Solltemperatur mit 4 K/min

Im Gegensatz zu den Pd-Systemen wurde iiber die Trocknungstemperatur, die Linge
der Kalzination, die absolute Fluimenge von Luft bei der Kalzination und der Heizrate
hinaus auch auf eine Darstellung der Variation der Triagerstruktur/Katalysatormenge
sowie des Strukturmaterials verzichtet. Neu hinzu gewonnene Informationen wéren ge-
geniiber den Untersuchungen in Kapitel 6.2 lediglich marginal. Eine Alterung in der
Dispersion wird in den Kapiteln 6.3.2 und 6.3.3 in Abhéngigkeit der Mischungsvariante
behandelt.
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Eventuelle Abweichungen von den oben genannten Bedingungen der Herstellung wer-
den in den folgenden Unterkapiteln erwidhnt bzw. befassen sich ausschliefflich mit einem
Parameter bzw. einer Herstellungsvariante.

6.3.1 EinfluB3 durch Reduktion und Kalzinationsbedingungen

2 Der Einflul des Oxidationszustandes auf das Umsatzgradverhalten iiber der
Temperatur wurde anhand einer Mischung, welche durch Riihren in der Dispersion
hergestellt wurde, aus CuO und ZnO im Gewichtsverhéltnis 1:1 untersucht.

Dabei wurde ein Folienpaar mit einem nur kalzinierten Katalysator (Probe 1) und
zwei Folien mit vergleichbarem Katalysator (Probe 3) in der Aufheizrampe des
Reaktors vermessen. Probe 3 wurde jedoch in situ mit Wasserstoff bei 285°C fiir 1 h
unter 15 mly/min reinem Wasserstoff partiell (zu Reduktionstemperaturen vergleiche
Kapitel 5.2.1) vorreduziert.
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Entprechend Abbildung 6.22 ist zu sehen, dafi die nur kalzinierte Probe bei hohen
Temperaturen deutlich mehr Umsatzgrad erbringt (siehe auch [104]). Dazu muf
reproduzierbar zunéchst eine Minimaltemperatur von 235 - 250°C erreicht sein, bei
der der Katalysator ,,anspringt”. Um dieses Anspringen sowie die dabei auftretende
Uberhshung im Umsatzgrad (nur aus C-Bilanz moglich; siehe Kapitel 3.1.3) bei
dieser Temperatur ndher zu untersuchen, wurde eine dquivalente nur kalzinierte Probe
(Probe 2) lediglich bis kurz iiber die Temperatur des Maximums vermessen und dann
die Temperatur im Reaktor sofort stetig erniedrigt (0.5 K/min). So konnte ohne die
bei hoher Temperatur festgestellte schnelle Desaktivierung (vergleiche Abbildung 6.23)
gezeigt werden, dafl sich der obere Kurvenast der Probe 1 quasi ohne Unstetigkeit
mit dem Umsatzgradverlauf der Probe 2 beim Abkiihlprozefi fortsetzen 1dft, wenn
der richtige Oxidationszustand erreicht ist. Die Uberhéhung muf auf den Wechsel
im Oxidationszustand zuriickzufiihren sein. Bei diesem Wechsel kann zusédtzliches
CO, aus der Oxidation von Methanol erzeugt werden. Die generelle Uberpriifung
der C-Bilanz mit Hilfe von Stichprobenmessungen der Wasserstoffkonzentration bei
285°C zeigte, dafl im Rahmen der Mefgenauigkeit fiir Hy (vergleiche Kapitel 3.1.3)
die Bruttogleichung der Methanolreformierung erfiillt ist. Dies bedeutet wiederum,

2Einige Daten dieses Kapitels wurden in [100] bereits verdffentlicht



140 KAPITEL 6. KATALYSATORAKTIVITAT

dafl nur wenig CO, aus der Reduktion des Katalysators stammen bzw. nur wenig
Wasserstoff fiir die Reduktion verbraucht werden kann (fiir Untersuchungen des
CO-Gehaltes an Kupfersystemen siehe Kapitel 6.3.3).
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Abbildung 6.23: Desaktivierungsverlauf (links) in Abhéngigkeit des Reduktionsverfahrens (in situ
Hs oder durch Reaktion) und REM-Bild nach erfolgter Desaktivierung (rechts) von in geriihrten
Dispersionen hergestellten CuO:ZnO-Mischungen (Gewichtsverhiltnis 50:50)

Die sehr schnelle Desaktivierung (Abbildung 6.23 links) dieser lediglich geriihrten
Nanopartikelmischungen veranlafite Untersuchungen der Oberfliche mittels Raster-
elektronenmikroskopie. Dabei konnten dichte Stellen in der Schicht festgestellt werden
(Abbildung 6.23 rechts), die weit {iber den Sinterungsfaktor der Kupferpartikel durch
Reduktion (siehe Kapitel 5.2.1) hinausgingen. Eine Wanderung des Kupfers inner-
halb der Schicht unter Reaktionsbedingungen ist nicht ausgeschlossen (siche auch [87]).

Der Einflufl der Kalzinationsbedingungen ist im Falle der Kupfersysteme
gleichbedeutend mit dem Einflu durch Sinterung der Nanopartikel (vergleiche
Kapitel 4.7). So wird ab 450°C die Oberfliche der Aktivkomponente Kupfer(oxid) mit
steigender Temperatur kleiner. Dabei ist der Effekt durch Sinterung auch abhingig von
den verwendeten Partikelsorten. So wurde an dieser Stelle gleichzeitig auch noch eine
Beimengung von Titanoxidpartikeln zu CuO/ZnO-Nanopartikeln in der Dispersion
erwogen bzw. ein Vergleich mit einer Imprégnierung einer TiOy-Nanopartikelschicht
mit Kupfer- und Zinknitrat durchgefithrt (Abbildung 6.24).

Bei Letzterem wurde in der Prdparationsreihenfolge zunédchst die TiO,-
Nanopartikelschicht bei 450°C kalziniert, anschliefend mit einer Nitratlosung
aus Kupfer und Zink betrdufelt und schliefilich erneut bei 550°C kalziniert. Das
resultierende Gewichtsverhéltnis aus CuO/ZnO/TiOy betrug dabei 2.5:2:3. Die
Impréigniermethode wurde neben der hohen Aktivitdt aber ebenso schnellen Desak-
tivierung (Abbildung 6.24 rechts) schon aus Griinden der starken Beeinflussung der
Partikel- /Porenverteilung bei der Préparation von Kupfersystemen, die in der Regel
hohe Gewichtsanteile an Kupferoxid erfordern (siehe z.B. [105], [106], [107], [108], [109]
oder [110]), nicht weiter verfolgt (REM-Aufnahme einer imprégnierten Schicht siehe
Abbildung 6.25).

Fiir die Beimengung der TiO,-Partikel wurde das Gewichtsverhéltnis von
CuO/Zn0O/TiOy mit etwa 40:40:20 eingestellt, wobei zur Aufrechterhaltung des
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Abbildung 6.24: Umsatzgradverlauf iiber der Temperatur (links) und Desaktivierungslauf bei
285°C (rechts) bei nicht reduzierten Kupfer-Zink-Systemen in Abhingigkeit von den Kalzinations-
bedingungen und Beimengungen von Titanoxid-Nanopartikeln

Abbildung  6.25: REM-
Aufnahme einer mit Kupfer-
und Zinknitrat impragnierten
und kalzinierten TiO5-
Nanopartikelschicht

CuO-Anteiles in der Probe beziiglich des Foliengewichts statt 20 insgesamt 26 Gew.-%
Katalysatormasse auf die Mikrostruktur aufgebracht wurden.

So geht aus Abbildung 6.24 hervor, daf§ die Kupfersysteme mit der Kalzinationstem-
peratur von 550°C weit weniger Methanol in Abhéngigkeit der Temperatur umsetzen
als die Proben, die bei 450°C kalziniert wurden. Dies ist in Ubereinstimmung mit der
geringer werdenden Oberfliche an Kupferoxid, zumal die Probe mit der Beimengung
an Titanoxidnanopartikeln, aber gleichem absolutem CuO-Anteil einen &hnlichen
Umsatzgradverlauf aufweist wie die Probe aus CuO und ZnO, die ebenfalls bei
der Kalzinationstemperatur von 550°C behandelt wurde. Die Notwendigkeit der
Kalzination zum Zwecke der Entfernung von Polymer von der Oberfléche der Partikel
beweist der Umsatzgradverlauf der unkalzinierten Probe. Die CuO-Oberflache ist,
unter der Annahme linear steigender Umsatzgrade mit der nicht mit Polymer belegten
Fldche, zu iiber 90 % von HEC umgeben und kann nicht am Reaktionsgeschehen
partizipieren.

Fiir die Desaktivierungsgeschwindigkeit spielt die maximale Kalzinationstemperatur
keine besondere Rolle, wie anhand des Vergleichs der reinen CuO/ZnO-Proben zu
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sehen ist. Da der prozentuale Anteil an Kupferoxid bei der CuO/ZnO/TiO, am nied-
rigsten ist und dort die Desaktivierung am langsamsten fortschreitet, ist anzunehmen,
dal ein hoher Anteil an , Triger’-Nanopartikeln die Sinterung unterdriickt. Eine
inhibierende Wirkung auf die Sinterung koénnte aber auch das TiO, haben, da beide
Proben mit Titanoxid nach 20 h langsamer desaktivieren als alle anderen (siehe auch
Kapitel 6.3.3).

6.3.2 Einflul durch Vermischung in der Dispersion

Da wegen der schlechten Vereinzelbarkeit der Nanopartikel (vergleiche Kapitel 4.4)
und der Sinterung/Durchmesservergrofferung der Kupferpartikel durch Reduktion
(Kapitel 5.2.1) eine Erhhung des Umsatzgrades oder eine langsamere Desaktivierung
durch bessere Vereinzelung der Kupferpartikel und Promotoreffekte des ZnO denkbar
ware, wurden in diesem Abschnitt das Dispersionsmittel und die Dispergierdauer mit
Hilfe des Ultra Turrax variiert.

Fir die Kombination von CuO/ZnO im Gewichtsverhéltnis 1:1 mit dem Di-
spersionsmittel 0.5 Gew.-% HEC in Wasser crgaben sich in Abhéngigkeit
einiger ausgewahlter Dispergierdauern mit dem Ultra Turrax Umsatzgradkurven bzw.
Desaktivierungseigenschaften entsprechend Abbildung 6.26.
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Abbildung 6.26: Umsatzgradverlauf iiber der Temperatur (links) und Desaktivierungslauf bei
285°C (rechts) bei nicht reduzierten/reduzierten Kupfer-Zink-Systemen in Abhéngigkeit von der Di-
spergierdauer mit dem Ultra Turrax in HEC/Wasser

Dabei zeigt sich, daf} fiir die Aktivitdt der Katalysatoren im Gegensatz zu den mit dem
Riihrer gemischten Proben (Kapitel 6.3.1) keine Anspringtemperatur bendtigt wird.
Da der Anteil des mit Wasserstoff reduzierten Kupferoxids fiir den Vergleich geriihrter
und mit dem Ultra Turrax dispergierter Proben bis zu der Anspringtemperatur in
etwa gleich ist (siehe Kapitel 5.2.1), kann nur die verbesserte Mischung mit dem
Zinkoxid (siehe Kapitel 5.2.2) die erhohte Bereitschaft des CuO zur Reaktion bei
Temperaturen unterhalb 235°C erklidren. Der Aktivitdtssprung zwischen den Proben
mit Dispergierdauern bis 30 min ist gegeniiber den nur geriihrten Proben bereits
betrichtlich. Katalysatoren, die mindestens 60 min dispergiert (Dosierschwankungen
wihrend der Temperaturrampe bei der 60 min dispergierten Probe) wurden, weisen
noch einmal mehr Aktivitdt auf (konvergent zu Untersuchungen zur Vereinzelung der
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Partikel in Kapitel 4.4).

Auch die Desaktivierungsgeschwindigkeit kann mit verbesserter Mischung zuriickge-
dringt werden. Alle Katalysatoren erreichen schliefllich einen Zustand, bei dem ein
Knick im Umsatzgrad-Zeit-Verlauf auftritt. Der dabei erreichte, zeitlich fast konstante
Umsatzgrad von etwa 20 % kann jedoch auch fast von Beginn an erreicht werden, wenn
der Katalysator vorher bereits vollstindig reduziert wurde (450°C, 5 h, 1 Vol-% H,
in Argon). So kann die verbesserte Mischung zwischen CuO und ZnO zunéchst einen
aktiveren Zustand des Kupfers stabilisieren und die Partikelvergéflerung verhindern.
Der aktivere Zustand ist vermutlich CuyO (siehe [84], [85], [86] oder [111]), denn eine
vollsténdige Reduktion des Kupfers nach erfolgter Desaktivierung konnte ebenfalls
mittels Rontgendiffraktometrie gezeigt werden. Die Temperatur zur vollsténdigen
Reduktion ist gegeniiber den TPR-Untersuchungen (Kapitel 5.2.1) unter Reaktions-
bedingungen herabgesetzt.

Fiir die Kombination von CuO/ZnO im Gewichtsverhéltnis 1:1 mit dem Disper-
sionsmittel 0.5 Gew.-% HPC in Isopropanol (Abbildung 6.27) zeigten sich eben-
falls zu den Vereinzelungsexperimenten in Kapitel 4.4 analoge Aktivitdtssteigerungen.
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Abbildung 6.27: Umsatzgradverlauf iiber der Temperatur (links) und Desaktivierungslauf bei
285°C (rechts) bei nicht reduzierten Kupfer-Zink-Systemen in Abhiéingigkeit von der Dispergierdauer
mit dem Ultra Turrax in HEC/Wasser

Die erreichbare Aktivitit ist entsprechend dem Kupferpartikelwachstum der TPR-
Versuche (Kapitel 5.2.1) nur etwas geringer als bei den Proben, die in HEC/Wasser
dispergiert wurden. Die Umsatzgrade fielen im Laufe der Desaktivierungsversuche we-
sentlich schneller. Besonders interessant ist dabei die Tatsache, dafl sich kein ,,stabiler”
Betriebspunkt einstellte. Dieses Phénomen konnte mit der Vermutung von Losungs-
vorgangen des Zinkoxids in entsalztem Wasser und damit verbundenen Rekristallisa-
tionsvorgéngen auf Kupferpartikeln zusammenhéngen. Der Aufbau einer Sperrschicht
zur Vermeidung von Sinterung wére denkbar und wird durch Untersuchungen mit-
tels Rontgendiffraktometrie unterstiitzt. So konnten besonders bei lange geriihrten
HEC/Wasser-Dispersionen starke Verkleinerungen des ZnO-Partikeldurchmessers (ge-
mahlene Proben) beobachtet werden (siehe Kapitel 5.2.1, Aktivitdtsuntersuchungen in
Kapitel 6.3.3). Eine Verdnderung des Umsatzgradverhaltens durch Lagerung (24 h) ei-
ner ruhenden, zuvor mit dem Ultra Turrax 120 min lang dispergierten CuO/ZnO-Probe
in HEC/Wasser konnte nicht festgestellt werden.
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6.3.3 EinfluB durch Mahlung der Nanopartikel

Fiir die gemahlenen Proben, die entsprechend den Kapiteln 5.2.1 und 5.2.2 bereits
bei kleinen Mahldauern hohe Mischungsgiiten aufweisen, wurde die Zeit und der
Energieeintrag fiir die Dispergierung zundchst moglichst kurz bzw. klein gehalten,
um Einfliisse durch die Lagerung in der Dispersion zu minimieren. Daher wurden
die Proben in HEC/Wasser lediglich fiir 6 h mit dem Riihrer dispergiert. Eine
Verbesserung der Viskositdt und Verarbeitbarkeit der Ansétze mittels eines Tests zum
Verreiben auf strukturierten Folien konnte nach 6 h nicht mehr festgestellt werden.
Die Nomenklatur der Proben erfolgt nach der Reihenfolge CuO:Zn0O:TiO5:Al;O3.

Der EinfluB der Mahldauer auf die Aktivitdt und Desaktivierungsneigung
von Partikelmischungen CuO/ZnO mit einem Gewichtsverhéltnis 50:50 ist in Abbil-
dung 6.28 dargestellt.
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Abbildung 6.28: Umsatzgrad iiber der Temperatur (links) und Umsatzgrad iiber der Zeit bei
290°C (rechts) fiir gemahlene, 6 h in HEC/Wasser geriihrten Partikelmischungen aus CuO/ZnO im
Gewichtsverhéltnis 50:50 in Abhingigkeit der Mahldauer

Dabei ist bei kleinen Mahldauern bis 2 h nur eine Aktivitdtserhohung, nicht aber
eine Anderung des Kurvenverlaufes gegeniiber rein dispergierten Proben beobachtbar
(vergleiche Abschnitt 6.3.1). Erst mit kleiner werdender Partikelgrofie (siehe Kapi-
tel 4.5), d.h. etwa 5 h Mahlung der CuO-Partikel ist kein Aktivierungsphénomen
mehr zu erkennen. Die Umsatzgrade der 15 h gemahlenen Probe werden sogar héher
als bei Katalysatoren, die zur Vermischung mit dem Ultra Turrax dispergiert wurden.
Aufgrund der geringen Unterschiede in der Mischungsgiite (Kapitel 5.2.2) ist der
Effekt durch die CuO-Partikelgrofe offensichtlich.

Die Desaktivierung der gemahlenen Proben ist jedoch schneller als die der mit dem
Ultra Turrax dispergierten, ungemahlenen und im Speziellen der in HEC/Wasser
gemischten Proben. Dies konnte auf die bereits vermutete schlechte Trennung der
zerkleinerten Kupferoxidpartikel bei der Mahlung zuriickzufithren sein (vergleiche
Kapitel 4.5 und 5.2.1). Bei der Reduktion durch das Reaktionsgemisch kann eine
schnellere Sinterung eintreten. Der gemessene Wert des mittleren Durchmessers der
Cu(0)-Partikel (XRD) nach der vollstdndigen Reduktion in Hy (Kapitel 5.2.1) iibertraf
den berechneten Durchmesser aus der Gréfle der CuO-Partikel immerhin um den
Faktor 2. Der Faktor, bei den mit dem Ultra Turrax vermischten Substanzen, war
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hingegen immer in der Ndhe von 1. Auch eine Stabilisierung des Gefiiges durch
eventuelle Sperrschichtbildung (siehe ebenfalls Kapitel 5.2.1 oder 6.3.2) ist aufgrund
der geringen Verweildauer in der wéssrigen Dispersion nicht moglich.

Fir die Beurteilung des Alterungsverhaltens in der Dispersion wurde
schliefllich die 15 h gemahlene Partikelmischung ldnger geriihrt und nach 24 h bzw.
168 h (7 Tage) auf strukturierte Folien aufgetragen. Abbildung 6.29 veranschaulicht
den Effekt auf Umsatzgrad und Desaktivierung.
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Abbildung 6.29: Umsatzgrad iiber der Temperatur (links) und Umsatzgrad iiber der Zeit bei
290°C (rechts) fiir 15 h gemahlene, in HEC/Wasser geriihrten Partikelmischungen aus CuO/ZnO
im Gewichtsverhéltnis 50:50 in Abhéngigkeit der Riihrdauer

Neben immer schlechterem Anspringverhalten kann gleichzeitig auch eine immer
langsamer werdende Desaktivierungsneigung mit der Riithrdauer festgestellt werden.
Die in Kapitel 5.2.1 mit Hilfe von XRD beobachtete Abnahme der Durchmesser
der ZnO-Partikel bei der ldngsten Verweildauer in der Dispersion sprechen fiir einen
Rekristallisationseffekt, der Kupfer schwerer reduzierbar macht. Die beobachtete
Verschiebung der Anspringtemperatur entspricht der grofier werdenden Reduktions-
temperatur bei den TPR-Untersuchungen (IKapitel 5.2.1), wenngleich die absoluten
Werte aufgrund des Reduktionsmediums nicht iibereinstimmen (siche Nachweis
vollstdndiger Reduktion des CuO bei 290°C unter Reaktionsbedingungen in Kapi-
tel 6.3.2).

Da aufgrund der Mahlung eine hohe Mischgiite (vgl. Kapitel 5.2.2) zunéchst ohne
Einflufnahme des Dispersionsmittels erreicht werden kann, wurde zur Verhinderung
von Sinterung eine Variation des Gewichtsanteils von CuO in Zinkoxid
untersucht (Abbildung 6.30).

Fiir CuO-Anteile mit weniger als 50 Gew.-% der Katalysatormasse ist erneut ein
Anspringen des Katalysators zu beobachten. Mit 30 Gew.-% CuO wird auch der
erreichbare Umsatzgrad niedriger. Die mit fallendem Gewichtsanteil geringer wer-
dende Kupferoxidoberfliche kann kaum Effekt auf die bendtigte Teilreduktion durch
Methanol haben, zumal auch weniger HsCOH benétigt werden wiirde. Die Reduktions-
temperatur in Hy féllt schlieflich auch (siehe Kapitel 5.2.1). Aufgrund gleichbleibender
Umsatzgrade fiir Anteile an CuO grofier als 30 Gew.-% ist eher eine Erniedrigung des
Umsatzgrades mit steigendem Anteil an ZnO durch die schon so oft angesprochene
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Abbildung 6.30: Umsatzgrad iiber der Temperatur (links) und auf Anfangszustand normierter Um-
satzgrad iiber der Zeit bei 290°C (rechts) fiir 15 h gemahlene, 6 h in HEC/Wasser geriihrten Parti-
kelmischungen aus CuO/ZnO in Abhingigkeit des Gewichtsverhéltnisses

Rekristallisation von ZnO denkbar. Die Konzentration an Zinkverbindungen in Lésung
kann bei groflerem Massenanteil an Zinkoxid schneller steigen.

Auch die auf den Anfangszustand bezogene Umsatzgradkurve iiber der Zeit zeigt eine
langsamere Desaktivierung oder vielmehr langsamere in situ Reduktion zu reinen
agglomerierten Cu(0)-Partikeln mit hoherem Anteil an ZnO trotz der geringeren Masse
an CuO. Die langsamste Desaktivierung und damit das Optimum ergibt sich fiir die
Mischung CuO/ZnO mit 40:60, d.h. moglichst viel CuO-Masse, aber auch geniigend
ZnO zur Verhinderung der Sinterung (mdoglicherweise auch durch Sperrschichten).

Schliefllich wurden noch Mischungen mit Beimengungen von Al,O; oder
TiO, untersucht (Abbildung 6.31).
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Abbildung 6.31: Umsatzgrad iiber der Temperatur (links) und auf Anfangszustand normierter Um-
satzgrad iiber der Zeit bei 290°C (rechts) fiir 15 h gemahlene, 6 h in HEC/Wasser geriihrten Parti-
kelmischungen aus CuO/ZnO in Abhéngigkeit von Beimischungen anderer Partikelsorten

Die Aktivitdten und die Desaktivierung werden an dieser Stelle mit einer Probe der
Zusammensetzung 40:60:0:0 verglichen, um ein identisches Verhéltnis von Kupfer- und
Zinkoxid zu gewéhrleisten. So éndert sich durch die Beimengung von Aluminiumoxid
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a) c)

Abbildung 6.32: REM-Aufnahmen von CuO/Zn0O/Ti0O,/Al,O3-Nanopartikelschichten nach Reak-
tion; a) 40:60:0:0 b) 32:48:20:0 c) 32:48:0:20

das Aktivierungsverhalten und die Desaktivierungsgeschwindigkeit nicht. Der Um-
satzgrad halbiert sich jedoch bei jeweils gleicher Temperatur. Da sich einerseits die
Probe ohne Zumengung, bezogen auf die Menge an CuO im Katalysator, gegeniiber
der Zusammensetzung 32:48:0:20 nur um 25 % unterscheidet und andererseits bei
Kupfersystemen eine Inhibierung durch das Reaktionsprodukt Wasserstoff bekannt ist
(siehe z.B. [112]), muB an dieser Stelle die Gegenwart von ZnO fiir den Aktivitéts-
sprung verantwortlich sein.

Die Beimengung von Titanoxid wirkt sich zwar negativ auf den Umsatzgrad aus und
verschiebt die Aktivierungstemperatur nach oben, stabilisiert den Katalysator aber
drastisch. Der Vergleich von REM-Aufnahmen aller drei Proben nach der Reaktion
(Abbildung 6.32) kénnte den Eindruck erwecken, als ob besonders bei dem Katalysator
mit Titanoxid die Struktur der Schicht beeinflufit ist.

Entsprechend XRD-Untersuchungen sind die Partikeldurchmesser fiir Cu(0) bei der
Beimengung von Aluminiumoxid im Mittel bei 105 nm und fiir die Beimengung
von Titanoxid bei nur 84 nm. Somit ist die Oberfliche der Cu(0)-Partikel im Falle
der TiOy-Probe nur 25 % grofier. Es ergibt sich ein Vergroflerungfaktor gegeniiber
dem berechneten Wert aus der urspriinglichen CuO-Partikelgrofie fiir die Probe mit
Al,O3 von etwa 3 und entsprechend im Vergleich zu dem Partikeldurchmesser nach
den TPR-Versuchen von 1.3. Korrespondierend kann fiir den Katalysator mit der Bei-
mengung von Titanoxid nur der Wert fiir den Vergleich mit den TPR-Partikelgrofen
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mit 1.2 angegeben werden, da die Werte fiir CuO nicht bestimmbar waren (siehe
Kapitel 4.5). Reflexe fiir CuyO waren in keiner der Messungen zu sehen. Eine Erklirung
fiir dieses Verhalten mit Hilfe der Rontgendiffraktometrie ist somit nicht moglich.

Bei der CO-Bildung an kupferbasierten Katalysatoren zeigten sich lediglich
Effekte im Bezug auf die Alterung in der Dispersion und die Zusammensetzung der
Proben.
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Abbildung 6.33: CO-Verhiiltnis iiber der Temperatur (links) und im Laufe der Standzeitversuche
(rechts) bei 285°C in Abhiingigkeit der Zusammensetzung der Kupferkatalysatoren und der Alterungs-
dauer der Partikelmischung in der Dispersion

Wie aus Abbildung 6.33 (links) zu erkennen ist, liegt allgemein fiir reine CuO/ZnO-
Mischungen bzw. nur mit Beimengung von Al,Ojz eine im Vergleich zum Wassergas-
gleichgewicht geringere Konzentration an Kohlenmonoxid iiber dem ganzen Tempera-
turbereich am Reaktorausgang vor. Damit ist im Falle dieser Katalysatoren die Me-
thanolreformierung wesentlich schneller als die Zersetzung von Methanol (vergleiche
Kapitel 2.4.1). Wurde einer dieser Katalysatoren jedoch in Dispersion fiir mindestens
24 h gealtert, so sind die Werte der absoluten CO-Konzentration mit denen vor der
Alterung in etwa vergleichbar, aufgrund der geringeren Umsatzgrade wird das Kon-
zentrationsverhéltnis an CO aber iibertroffen. Durch Beimengung von Titanoxid wird
absolut wesentlich mehr Kohlenmonoxid produziert. Aufgrund unterschiedlichen Um-
satzgrades (Vergleich nur geriihrter mit gemahlenen Proben) ergibt sich eine starke
Streuung des Konzentrationsverhéltnisses an CO fiir diese Katalysatoren. Die Priapa-
ration einer reinen Schicht aus TiO, lieferte nicht mehr Kohlenmonoxid als der leere
Reaktor (siehe Kapitel 3.1.2), so daf} schliefllich der Kontakt von Titan- und Kupferoxid
fiir die starke CO-Bildung verantwortlich sein muf. Eine Analogie zu Palladiumkata-
lysatoren ist hier gegeben (siehe Kapitel 6.2.5).

Die starke Desaktivierung, welche einer fortschreitenden Reduktion des Kupferoxids be-
ziehungsweise einem Partikelwachstum entspricht, bewirkt bei fast allen Proben eine
Verschiebung der Reaktionsgeschwindigkeiten beziiglich der konkurrierenden Reaktio-
nen. Die Zersetzung gewinnt an Bedeutung fiir das CO-Verhiltnis (Abbildung 6.33
rechts). Ausnahmen bilden hier die Katalysatoren mit der Beimengung an Titanoxid,
deren Aktivitdt ldnger erhalten bleibt.
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6.3.4 Einflu3 durch Sauerstoff im Reaktionsraum

Bei den Palladiumkatalysatoren verbesserte Sauerstoffzudosierung in das Reaktions-
gemisch die Standzeit. Anhand der vorliegenden Ergebnisse fiir die Kupfersysteme
war eine hohere Aktivitdt im teilreduzierten Zustand zu beobachten. So wurde eben-
falls 1 mly/min Luft zu der Reaktionsmischung bei einer in HEC/Wasser geriihrten
CuO/ZnO-Mischung mit einem Gewichtsverhéltnis von 1:1 bei 285°C dosiert.
Abbildung 6.34 zeigt den Desaktivierungsvergleich zwischen vergleichbaren Katalysa-
toren (selbe Herstellung) mit und ohne Luftzudosierung. Letzterer wurde nach der
erfolgten Desaktivierung im Reaktionsgemisch zunéchst bei 450°C reoxidiert und an-
schliefend erneut vermessen.
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Es kann weder eine stark verlangsamte Desaktivierung (entspricht vollsténdiger Reduk-
tion) noch eine Umsatzgradsteigerung festgestellt werden. Die Umsatzgraderniedrigung
(kontrér zum ,,autothermen” Betrieb in [107]) konnte entsprechend der geringeren Ak-
tivitdt des Katalysators im kalzinierten Zustand auf einen geringeren Anteil teilredu-
zierter Oberfliche bzw. Inhibierung der Bildung von Spezies wie CuyO hinweisen. Der
Ersatz des Oberflichensauerstoffs bzw. Blockierung aktiver Zentren scheint jedoch kei-
neswegs die Sinterung durch integrale Reduktion der CuO-Partikel zu unterbinden. Die
CO-Bildung ist geringfiigig erh6ht, was auf eine vermehrte Methanoloxidation hinweist
(nicht dargestellt).

Eine Wiederherstellung der Ursprungsaktivitdt durch Reoxidation konnte nicht gezeigt
werden. Dies war allerdings auch nicht zu erwarten, da durch die Reduktion bereits
eine Sinterung eintritt (vergleiche Kapitel 5.2.1). Die Sinterung/vollstindige Redukti-
on schreitet schneller voran als vor der Reoxidation. Bei Reoxidations- und weiteren
Reduktionszyklen ist dariiber hinaus jeweils eine weitere Sinterung zu erwarten, was
dieses Katalysatorsystem besonders unattraktiv beziiglich des Einsatzes im Automobil
macht.

6.3.5 Einflul durch Anfahrvorginge

Im Gegensatz zu den Palladiumsystemen, bei denen immer wieder durch Anfahr-
vorginge eine Reaktivierung auftrat, konnte bei Kupfersystemen kein Einflufl durch
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erneutes Anfahren festgestellt werden. Eine zusédtzliche Desaktivierung konnte aber
ebensowenig beobachtet werden (siehe auch [113], [114]).

6.4 Vergleich beider Katalysatorsysteme

Da viele der Herstellparameter der Palladium- und der Kupfersysteme stark voneinan-
der abweichen, gestaltet sich der Vergleich der Katalysatoren in Bezug auf die Herstel-
lungsweise schwierig. Folgende Aussagen sind jedoch moglich:

Die Aktivitdt der Palladiumsysteme ist im Vergleich zu stabilen Kupfersystemen
hoher (kleinere Reaktoren als Konsequenz).

Von einer Alterung in der Dispersion sind nur die Kupfersysteme betroffen
(abhéngig von der Dispergierdauer und dem Energieeintrag).
Die Menge benotigten Palladiums ist wesentlich geringer als die von Kupfer:

— TOF(PdZn) ~ 2.5 mol/(molkat. oberfizche *S),

— nach Durchmesser (XRD) von Cu(0) bei TiOy-Probe aus Kapitel 6.3.3
TOF(CH, Qtabll) ~ 0.09 IIlOl/(IIlOlKat7 Oberﬂéche*s>.

Kupferkatalysatoren sind (vor Desaktivierung) bei geringen Reaktionstempera-
turen und Umsatzgraden ohne die Beimengung von TiO, selektiver, da Wechsel-
wirkungen von PdZn bzw. Pd(0) mit dem Folienmaterial auftreten.

Palladiumkatalysatoren sind bei ausreichender Pd-Beladung stabiler.

Die Sauerstoffanfilligkeit des PdZn-Systems ist im Reaktionsgemisch geringer
und der Katalysator 148t sich durch Zudosierung von Luft stabilisieren.

Die Desaktivierung bei Palladiumkatalysatoren ist zum Teil reversibel.



Kapitel 7

Untersuchung zum Einflufl der
Reaktionsbedingungen auf
palladiumbasierte Katalysatoren

Im Gegensatz zum vorangegangenen Kapitel, in dem im wesentlichen Einfliisse der Her-
stellung auf das Katalysatorverhalten beschrieben sind, werden im Folgenden Einfliisse
der Reaktionsbedingungen diskutiert. Die wiedergegebenen Umsatzgrade und Neben-
produktkonzentrationen wurden dariiber hinaus fiir die Modellierung der Reaktionen
in Kapitel 8 verwendet.

Als Katalysator wurde ein PdZn/ZnO-System mit einem Anteil von 20 Gew.-% (0.1 g)
Katalysatormasse, bezogen auf zwei Standard-Aluminiumfolien (siche Kapitel 4.8),
aufgebracht. Zur Gewihrleistung konstanter Aktivitdt iiber die Dauer des Versuchs-
programms wurde ein Katalysator mit 10 Gew.-% Pd auf ZnO gewihlt (vergleiche
Kapitel 6.2.6), der ebenfalls nach Standardbedingungen fiir Praparationsmethode B
(siche 4.1) kalziniert und reduziert wurde (vergleiche Kapitel 6.2). Die Uberpriifung
der Langzeitstabilitidt erfolgte nach Abschlufi der Experimente durch Wiederholung
des Standardbetriebspunktes (siehe Kapitel 6) fiir die Eduktstrome bei verschiedenen
Temperaturen.

Die Meflwertaufnahme erfolgte simultan mit CI-MS und Mikro-GC, um alle Konzen-
trationen erfassen zu konnen. Lediglich die Konzentration von CO wird im Folgenden
nur bei wenigen Temperaturen dargestellt, da diese ausschliefllich mit dem Micro-GC
mit hoher Genauigkeit bestimmbar war und nach jeder Messung eine Regeneration
notig war (siehe Kapitel 3.1.3).

7.1 Einflul der Temperatur

Der Einflufl der Temperatur auf die Katalysatoraktivitit wurde anhand mehrerer Zy-
klen des Aufheizens und Abkiihlens auf den Katalysator iiberpriift. Dabei zeigt sich,
daB bei entsprechend hohen, aufierhalb des Bereichs der Standardprozedur (zur Uber-
priifung der Katalysatoreigenschaften) liegenden Temperaturen ein fast 100 %iger Um-
satzgrad mit einem sigmoiden Verlauf (d.h. Reaktionsordnung # 0) iiber der Tempe-
ratur moglich ist. Wenn der erste Autheizzyklus beendet wird (siehe Abbildung 7.1),
so wird der Bereich mittleren Umsatzgrades an Methanol zu hoheren Temperaturen
verschoben. Bei weiteren Standardzyklen zwischen 210 und 290°C liegen die Umsatz-
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gradkurven anndhernd deckungsgleich auf der des ersten Abkiihlvorganges, d.h. es gibt
keine nennenswerte Desaktivierung (vergleiche Kapitel 6.2.7). Auch der CO-Gehalt
(hier nicht gezeigt) ist beim ersten Aufheizen geringfiigig hoher als in den darauf fol-
genden Temperaturrampen.

100
90 4 o Zyklus1l
80 1
70 1
60 1
50 1
40
30 1
20 1
10  gkiceh

0 T T T T T T

200 220 240 260 280 300 320 340
Temperatur [°C]

a Zyklus 8 (beliebig)

Umsatzgrad [%]

Abbildung 7.1: Umsatzgrad-
verlauf iiber der Temperatur
bei mehreren Zyklen des Auf-
heizens und Abkiihlens

7.2 EinfluBl der Verweilzeit

Im Hinblick auf die Realisierung eines 100 %igen Umsatzgrades fiir Reaktoren im Fahr-
zeug und fiir die Modellbildung ist die Abhéngigkeit der Katalysatoraktivitit von der
Verweilzeit nicht unerheblich.

Um eine Variation dieses Parameters bei konstanten Partialdriicken an Reaktanden zu
gewdhrleisten und dabei die Fehler durch Dosierung méglichst klein zu halten, wurden
dhnlich wie in Kapitel 6.1.1 beschrieben fiir jeden Versuch zwei Folien einer Katalysa-
torcharge mit fiir jeden Versuch unterschiedlicher Lénge eingesetzt.

Abbildung 7.2 zeigt Umsatzgradkurven bzw. Kohlenmonoxidkonzentrationen fiir die
Folienldngen 64, 32 und 16 mm, was jeweils einer Halbierung der Lé&nge von einem
Versuch zum néchsten bedeutet.

Durch Auswertung der Umsatzgrade (Abbildung 7.3) ist zu erkennen, dafl bei jewei-
liger Halbierung der Folienldnge und damit der Verweilzeit etwas mehr als die Hélfte
des Methanols bei der halb so langen Folie umgesetzt wird. Der Abszissenabschnitt der
logarithmischen Regression liegt jeweils bei etwa 0.035 s Verweilzeit. Dies wiirde be-
deuten, dafi es fiir die Methanolreformierung eine Induktionszeit bzw. Induktionsldnge
gibt. Die Lage der Mefipunkte bzw. Schlufifolgerungen hieraus werden eingehender in
Kapitel 8.4 behandelt. Der Einflufl der Verweilzeit/Folienlinge auf die CO-Bildung
ist marginal, d.h. die Zersetzungsreaktion findet bevorzugt auf den ersten Millimetern
statt (zu Verhiltnissen konkurrierender Reaktionen siehe Kapitel 6.2 und 7.3).

7.3 EinfluBl durch Produkte

Vor der Feststellung des Einflusses von Edukten sollte zundchst geklért sein, ob und
welche Produkte Selektivitdten oder Umsatzgrade beeinflussen kénnen. Grofiere Stoff-
mengen an Produkten werden fiir Hy, COy aber auch CO gemessen. Der Einflufy des
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nur in Spuren auftretenden Dimethylethers (unter 50 ppm) wurde nicht iiberpriift.
Bei Standardbedingungen fiir die Edukte wurden die Produkte unter Konstanthaltung
der Verweilzeit durch Volumenstromédnderung des Trégergases zudosiert. Bei CO und
CO;-Zudosierung konnte weder eine Umsatzgradverdnderung noch eine Erniedri-
gung bzw. Erhohung des CO-Gehaltes festgestellt werden (Abbildungen 7.4-7.6). Nach
Abzug der zudosierten CO-Menge ergeben sich im Rahmen der Mefigenauigkeit ver-
gleichbare CO-Konzentrationen wie unter Standardbedingungen am Reaktorausgang
(Abbildung 7.5). Die Berechnung der Volumenexpansion des Reaktionsgases und da-
mit der von der gemessenen Konzentration abzuziehenden Austrittskonzentration von
zudosiertem CO fiithren zu einer starken Streuung der Werte der Differenzkonzentrati-
on von Kohlenmonoxid.

CO wurde bis 0.65 Vol.-% und CO, bis 7.5 Vol.-% zudosiert, was meist mehr als
der maximalen Reaktionsausbeute entsprach. In beiden Féllen wurde damit das Was-
sergasgleichgewicht derart deutlich verschoben, dafi eine Hin- (CO-Dosierung) bzw.
Riickreaktion (COg-Dosierung) moglich sein miifite. Da keine entsprechenden Beob-
achtungen gemacht wurden, spielen kinetisch betrachtet beide Richtungen der Wasser-
gasreaktion zumindest in Gegenwart von Methanol keine tragende Rolle im PdZn/ZnO-
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Abbildung 7.6: Umsatzgrad an Methanol (links) und CO-Konzentration (rechts) bei Zudosierung
von CO;

Reaktionssystem.

Die Wasserstoffkonzentration hat hingegen massiven Einflufl auf Umsatzgrad und
CO-Bildung, wie durch Abbildungen 7.7 und 7.9 veranschaulicht wird. Deutlich inhi-
bierend wirkt Hy auf den Umsatzgrad, der prozentual gesehen (Abbildung 7.8) bei nied-
rigen Temperaturen am Anfang schneller mit steigender Wasserstoffkonzentration féllt.
Dies kann nur durch Konkurrenz von Hy gegeniiber Methanol um Adsorptionsplétze zu-
stande kommen. Auch die Reaktion zu CO wird verlangsamt. Die CO-Konzentrationen
liegen sogar deutlich unterhalb des Wassergasgleichgewichts (unter 230°C nicht mehr
nachweisbar). Die Zentren, die am Anfang der Folie fiir die CO-Bildung (darunter
zédhlen auch Kontaktstellen mit Folienmaterial, siehe Kapitel 6.2) verantwortlich sind,
werden stédrker inhibiert als die - vermutlich reine - PdZn-Phase (Effekt der Katalysa-
torkonfiguration). Fehlender Wasserstoff zu Reaktionsanfangsbedingungen ist also der
Grund fiir die Bildung des CO am Anfang der Folie (vergleiche Kapitel 7.2).
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Abbildung 7.8: Umsatzgradverlust prozentu-
al gegeniiber der zudosierten Wasserstoffkonzen-
tration fiir verschiedene Temperaturen

Abbildung 7.9: Einflul von Wasserstoff auf die
CO-Konzentration am Reaktorausgang

7.4 Einflull des Wasser-Methanol Verhéaltnisses

Zur Untersuchung des Wasser zu Methanol Verhiltnisses, was gleichzeitig auch einem
Wasser zu Kohlenstoffverhéltnis entspricht, wurde jeweils nur eine Konzentration va-
riiert. Die Grenzen lagen dabei fiir das molare Verhéltnis bei der Parametervariation
des Methanolgehaltes bei 1.3 bis 4.5. Durch die Einstellungen des Wassermassenstro-
mes konnten molare Verhéltnisse zwischen 1.5 und 2.5 realisiert werden. Eine weitere
Anndherung an ein Verhiltnis 1 wurde aus Griinden moglicher Desaktivierung durch
Inhomogenitéiten bei der Verdampfung der Edukte vermieden.

In den Abbildungen 7.10 und 7.11 ist der Umsatzgrad, der Stoffmengenumsatz an
Methanol pro Zeit und die Konzentration an CO am Reaktorausgang gegeniiber der
Temperatur fiir unterschiedliche Eingangskonzentrationen an H;COH aufgetra-
gen. Trotz des inhibierenden Effekts von Wasserstoff steigt die Menge an umgesetztem
Methanol pro Zeit (der Umsatzgrad fillt geringfiigig) bei gegebener Temperatur etwa
linear mit steigender Eingangskonzentration an H3COH an (Auswertung siehe Abbil-
dung 7.12), so daf} eine positive Reaktionsordnung fiir Methanol angenommen werden
kann.
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Abbildung 7.11: Einflu} der Eingangskonzen- Abbildung 7.12: Umgesetztes Methanol in
tration an Methanol auf die CO-Konzentration Abhéngigkeit von der Eingangskonzentration an
am Reaktorausgang Methanol bei verschiedenen Temperaturen

Der Einflufl der Wasserkonzentration auf den Umsatzgrad und den CO-Gehalt ist
in der Abbildung 7.13 dargestellt. Wiirde das Wassergasgleichgewicht erreicht, miifite
mit steigender HyO-Konzentration der CO-Gehalt sinken. Da diese Reaktion aber nur
unwesentlich am Katalysator ablduft und die CO-Konzentration stetig mit dem Was-
seranteil steigt, mufl dhnlich wie beim Einflu des Wasserstoffes auf die Selektivitit
eine Verdnderung am Katalysator zu einer solchen Beobachtung fithren. Denkbar wére
hier, dafl Wasser quasi als Oxidationsmittel entgegen dem Wasserstoff wirkt und Zen-
tren zur CO-Bildung angeregt werden.

Im Rahmen des Wasser-Methanol-Verhéltnisses zeigt sich auflerdem im Vergleich zu
Parametervariationen der Produkte auch ein Einflul auf die Dimethyletherbildung.
Bei Betrachtung der Abbildung 7.14 fillt auf, dafl eine Erhéhung der Methanolkonzen-
tration auch eine Erhohung der DME-Bildung mit sich bringt, wihrend eine steigende
Konzentration an Wasser die Dimethyletherbildung unterdriickt. Dies ist iibereinstim-
mend mit der thermodynamischen Betrachtungsweise (siehe Kapitel 2.4.3).
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Abbildung 7.14: Einflul der Eingangskonzentration an Methanol (links) und Wasser (rechts) auf
die DME-Bildung in Abhéngigkeit der Temperatur

7.5 EinfluBl des Gesamtdruckes

Zuletzt wurde noch die Absolutdruckabhéngigkeit der Reaktion im Uberdruckbereich
untersucht. Es wurde 6 bar alternativ zu 3 bar als Reaktionsdruck gewihlt. Dabei
konnen (siehe auch Ergebnisse aus Prototypreaktoren bei Druckvariation 1-3 bar in
Kapitel 9.2) keine Umsatzgradsteigerungen oder geringere Ausbeuten an CO realisiert
werden (vergleiche Abbildungen 7.15 und 7.16), wenn die Verweilzeit mit dquivalent
steigenden Partialdriicken der Edukte und Produkte verléngert wird.

Die unterschiedlichen inhibierenden und umsatzgradsteigernden Effekte heben sich im
Bereich 1 bis 6 bar auf und es kommt zu keinerlei Umsatzgrad- oder CO-Mengen-
Anderung bei Analyse des Gemisches bei Normaldruck. Dies bedeutet auch, daf eine
Druckerh6hung ohne in situ Abtrennung des Wasserstoffes keine Vorteile beziiglich der
Reaktorgrofie bringt.
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7.6 Zusammenfassung

Abbildung 7.15: Einflu} des
Druckes anhand von Kombi-
nationen von Verweilzeit und
Partialdriicken auf den Um-
satzgrad an Methanol bei 6 bar
(gleiche  Eduktmassenstrome
wie bei 3 bar) und Vergleich
mit anderen Betriebspunkten

Abbildung 7.16: Einflufl des
Druckes anhand Kombinatio-
nen von Verweilzeit und Par-
tialdriicken auf die resultie-
rende Stoffmenge an CO bei
6 bar (gleiche Eduktmassen-
strome wie bei 3 bar) und
Vergleich mit anderen Betrieb-
spunkten

Durch Variation der Konzentrationen aller nicht in Spuren vorkommenden Reaktan-
den (H3C-O-CHO und H3C-O-CHj3 wurden vernachléssigt) sowie der Verweilzeit, Druck
und Temperatur konnte das Reaktionsnetzwerk aus Methanolreformierung, Methanol-
zersetzung und Shiftreaktion entflochten und wichtige EinfluBparameter (Konzentratio-
nen von Methanol, Wasser, Wasserstoff) auf die Bedeutung der Reaktionen erkannt wer-
den. Die Shiftreaktion konnte als vernachléssighar eingestuft werden. Die Zersetzung
von Methanol, welche nicht dominierend ist, geschieht hauptsédchlich im Eintrittsbe-
reich des Reaktors und wird durch reduzierende Eigenschaften des Reaktandenstroms
unterdriickt bzw. durch Kontaktstellen des Katalysators mit der Mikrostrukturfolie

erhoht.



Kapitel 8

Reaktionsmodellierung

8.1 Modellierungsprogramm

Zur Ermittlung der Parameter fiir die verschiedenen Reaktionsgeschwindigkeitsansitze
der Methanolreformierung wurde das Programm gPROMS© in der Version 2.1.1 von
Process Systems Enterprise Ltd. verwendet. Die softwareméfligen Standardeinstellun-
gen fiir die Losungsalgorithmen wurden bei allen Optimierungen beibehalten.

8.2 Gleichungen, Bilanzierung und Randbedingun-
gen

Zur Abschwichung der Korrelation von Aktivierungsenergie/Adsorptionsenthalpie und
Stofifaktor wurde der Arrheniusansatz durch Wahl des Temperaturbezugspunktes T*
bei 563 K mit einen Faktor k* nach

1 1

E
k= ke #1710 (8.1)
modifziert. Die Geschwindigkeit der Gasmischung wurde auf einen Temperaturbezugs-
punkt von 483 K fiir die einzelnen Mefwertsétze festgelegt. Die reale (temperaturbezo-

gene) Gasgeschwindigkeit am Kanaleintritt wurde fiir jeden Mefiwertpunkt durch die
Beziehung

w(z=0;T) = u(MeBwertsatz)

(8.2)

Bezug

innerhalb des Modells berechnet. Die Vergrofilerung der Gasgeschwindigkeit wurde
durch die Kopplung mit dem Reaktionfortschritt iiber das Zielprodukt Wasserstoff
nach

pH2<Z) _pH2<Z = ))
Pges.(2=10)

w(z, T)=1u(z=0,T)(1+ (8.3)

beriicksichtigt. Der Druckabfall ist entsprechend Kapitel 4.8 vernachléssigbar.

159
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Zur Bilanzierung des Kanals wurde die Differentialgleichung des Rohrreaktors
unter der Voraussetzung stationdrer Betriebspunkte und einer Reaktionskoordinate
herangezogen. Dabei wurde ganz im Gegensatz zur Annahme von Plug Flow (siehe
Kapitel 3.1.2) zur Unterstiitzung des Losealgorithmus eine numerische axiale Dispersi-
on durch Vorgabe von D,, mit 1071 m?/s zugelassen. Da bei der Anpassung der Re-
aktionsgeschwindigkeitsparameter und bei der technischen Ausfiihrung lediglich Mes-
sungen mit gleichem Katalysator-Kanalvolumenverhéltnis durchgefiihrt wurden, wurde
der Einfachheit halber ein quasi-homogenes Modell nach

de; di d?c;
0=—u e — cid—z + Daxd_z? + ; VisTv,j (8~4)

verwendet. Dabei 148t sich jede beliebige Stoffmengendnderungsgeschwindigkeit,
Reaktionsgeschwindigkeit und Reaktionsgeschwindigkeitskonstante mit dem Faktor
Mrcar/V Reaktor = 976 kg/m3 z.B. nach

rv.iV
Tm7j: V.7V Reaktor (85)

MEKat

umrechnen. Die Diskretisierung des Kanals in Fluffirichtung erfolgte durch eine Un-
terteilung in 100 Léngenelemente. Die Unabhéngigkeit der Losungen von der Anzahl
der Diskretisierungselemente durch Variation der Anzahl an Elementen wurde anhand
eines angepafiten Modells iiberpriift.

Die Randbedingungen fiir die Anpassung der Modellparameter waren die Vorga-
be fester Eingangsbedingungen in den Reaktor, wie z.B. Gesamtdruck, Gasgeschwin-
digkeit und Konzentrationen. Die Konzentrationen am Reaktorausgang wurden als
wahre Meflwerte mit einer Standardabweichung definiert, was schliefilich die Anzahl
der Freiheitsgrade zur Abschétzung der Modellparameter eingrenzte. Die Quadratsum-
menminimierung der Konzentrationsabweichungen wurde als Methode zur Anpassung
gewdhlt. Konzentrationsabhéngige Abweichungen wurden nicht zugelassen.

8.3 Modellfindung

Zur Reduzierung der MefBwertfehler durch Dosierungsschwankungen (siehe Kapi-
tel 3.1.1) wurden vergleichbar der Literatur [44] die Umsatzgrad- bzw. Ausbeu-
tekurven mit einem Polynom dritten Grades angpafit. Mit Hilfe der gemittelten
Eingangskonzentrationen iiber jeweils einen Temperaturzyklus wurde so alle 10 K
ein Stiitzpunkt ermittelt, der dann als Mefiwertsatz aufgenommen wurde. Da auf
die Methanolreformierung schliefflich nur Methanol und Wasserstoff Auswirkungen
hatten, konnte weiterhin die Anzahl der Datensétze fiir den Standarddruck 3 bar auf
72 reduziert werden. Die Anzahl der Stiitzstellen bei 6 bar Reaktionsdruck beliefen
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sich auf 36. Letztere wurden als Kontrollversuche zur Ubertragbarkeit auf andere
Reaktionsdriicke einbezogen. Eine Bewertung dieser Versuche erfolgt separat (siehe
Kapitel 8.4), zusammen mit den Versuchen zur Verweilzeitvariation, die aus Griinden
der experimentellen Fehlerquellen nicht direkt in die Parametersédtze einbezogen
wurden.

8.3.1 Potenzmodell

Fiir das Potenzmodell wurden im Ansatz bereits die Vorzeichen der Ordnungen fiir
Methanol und Wasserstoff vorgegeben. Die Ordnung fiir Methanol muf} entsprechend
Ergebnissen aus Kapitel 7 positiv ausfallen. Die Ordnung fiir Wasserstoff war erwar-
tungsgemafl negativ.

Fiir die Formulierung der Reaktionsgeschwindigkeit nach

_ al a2
_RMethcmol =Tr= kCMeCHQ <86)

wurden Parameter und Standardabweichungen geméfl Tabelle 8.1 ermittelt. Die Korre-
lationsfaktoren der Parameter waren dabei ausnahmslos kleiner als 0.78. Das Paritéts-
diagramm fiir nicht umgesetzes Methanol ist in Abbildung 8.1 dargestellt. Anhand

Parameter Wert Standardabweichung
Ea 123.1 kJ/mol 0.06 kJ/mol
k* 31.1 mol/(m?s) 0.04 mol/(m3s)
al 0.66 0.06
a2 0.53 0.07

Tabelle 8.1: Parameter und Standardabweichungen nach dem Potenzmodell
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der Potenzen lafit sich erkennen, dafl ein hyperbolisches Modell mit entsprechender
physikalisch-chemischer Grundlage durchaus denkbar ist. Ein Vergleich mit Literatur-
daten von Kupferkatalysatoren [112], bei denen E4 mit 105 kJ/mol und al sowie a2
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mit 0.26 bzw. 0.2 geschiitzt wurden, verdeutlicht die starke Ahnlichkeit beider Kataly-
satorsysteme. Der Quotient beider Ordnungen (al/a2) ist annidhernd gleich. Angaben
der Aktivierungsenergie fiir das Pd-System liegen bei 85 kJ/mol [103].

8.3.2 Hyperbolische Modelle

Fiir die hyperbolischen Modelle wurden verschiedene Vorgehensweisen zur Beschrei-
bung des Reaktionssystems vorgenommen. So wurden zunéchst zwei Modelle nach den
Prinzipien von Hougen und Watson unter Annahme der Limitierung der Reaktionsge-
schwindigkeit durch einen Oberflachenreaktionsschritt abgeleitet. Ein weiterer Absatz
beruhte auf einer globalen Betrachtung, bei der nur Oberflichenbelegungsgrade von
Methanol und Wasserstoff und die Summenformel entscheidend fiir den Reaktionsfort-
schritt sind. Die iibrigen Modelle wurden auf der Basis des geschwindigkeitsbestim-
menden Teilschrittes der Oberflichenreaktion unter der Annahme unterschiedlicher
Sorptionsmodelle fiir Wasserstoft abgeleitet. Schliefilich wird noch kurz auf Ansédtze
zur Limitierung durch Wasserstoffdesorption eingegangen.

Hougen-Watson Anséitze

Die beiden verwendeten Ansdtze nach Hougen und Watson setzten eine dissoziative
Wasserstoffadsorption voraus, unterscheiden sich jedoch durch die Anzahl benétigter
Zentren durch Methanol. So wire im Fall 1 eine Zentrum fiir ein Molekiil Methanol
notwendig, wihrend fiir Fall 2 eine dissoziative Adsorption von Methanol vorausgesetzt
wurde. Letzteres konnte im Reaktionsgeschehen auch bedeuten, daff zwei Molekiile
Methanol entsprechend Gleichung 2.7 (siehe auch [48] bzw. Kapitel 5.1.4) auf dem Weg
zu den Zielprodukten benotigt werden. Somit ergeben sich die Formelzusammenhénge
fiir Fall 1

koK yre(Cppe — Se
rg = i ( a - KS) (8'7)
(14 Kpyrecpre + (Kpacpyo)?)?

o=

und fiir Fall 2 zu

kSI(Me(CMe - %)

S =
(1 + (-[(MeCMe>% + ([(HQCHQ)%)4

(3.8)

Fir beide Ansidtze wurden die Ableitungen unter der Zugrundelegung der Ver-
nachléssigbarkeit der Parameter Wasser- und Kohlendioxidkonzentration durchgefiihrt
(siehe Kapitel 7).

Bei der Modellierung zeigte sich generell fiir beide Ansétze, dafi der Term —<= ver-
nachlédssigbar ist. Dies ist nicht besonders verwunderlich, da das Gleichgewicht der
Reaktion bis zu einem Reaktionsdruck von 20 bar fast zu 100 % auf der Seite der
Zielprodukte liegt. Dariiber hinaus stellte sich im Vergleich der Ergebnisse heraus, daf}
abgesehen von der guten Beschreibung des Systems nicht nur die Parameterwerte (Ta-
belle 8.2), sondern auch die Paritétsdiagramme sehr dhnlich sind (Abbildung 8.2). Dies
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Parameter Wert | St.-Abw. Parameter Wert | St.-Abw.
E, [kJ/mol] | 1144 | 0.02 E, [kJ/mol] | 1041 | 0.02
ki [mol?/(m®s)] | 3.48¢4 | 3.80e3 k% [mol?/(m®s)] | 3.53e4 | 6.65e2

AHyye [kJ/mol] ~0 - AHyy. [kJ/mol] ~0 -
% [m3/mol] | 1.14e-3 | 1.22e-4 % [m3/mol] | 9.26e-4 | 1.76e-5

AHys [kJ/mol] | -37.9 0.02 AHpys [kJ/mol] | -48.1 0.03

K%, [m?/mol] | 6.66e-2 | 3.64e-4 K%, [m?/mol] | 1.91e-2 | 9.98¢-5
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Tabelle 8.2: Modelldaten fiir Hougen-Watson Geschwindigkeitsansitze; Fall 1 (links) und Fall 2
(rechts)

liegt vor allem daran, daf§ die Adsorptionskonstanten des Methanols K, sehr viel klei-
ner sind als die des Wasserstoffes und damit ebenfalls (incl. Temperaturabhidngigkeit)
fast vernachldssighar werden.

Eine Aussage iiber den Reaktionsmechanismus, d.h. eine Entscheidung ob Methylfor-
miat ein Zwischenprodukt der Reaktion ist, kann aufgrund der Dominanz der Wasser-
stoffadsorption durch die Modellierung nicht getroffen werden.
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Molenbruch Methanol am Reaktorausgang, MESSUNG [-]

Abbildung 8.2: Paritiitsdiagramme (nicht umgesetztes Methanol) fiir Hougen-Watson Geschwindig-
keitsansétze; Fall 1 (links) und Fall 2 (rechts)

Globaler Geschwindigkeitsansatz

Eine andere Alternative zur Beschreibung des Systems kann eine globalere Betrachtung
sein. Dabei werden die Zwischenschritte vernachlissigt. So wurden nur die Adsorpti-
on von Methanol und Wasserstoff sowie die Reaktionssummengleichung beriicksich-
tigt. Da die Parameter Wasserkonzentration und Kohlendioxidkonzentration keinen
Einflul auf die Methanolreformierung hatten, konnten diese fiir das Reaktionsschema
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vernachléssigt werden (siehe Kapitel 7). Es gilt:

CH3OH + z = CH3;0H —=z (8.9)
+H20; _COQ

CH3OH —z + 5z = 6H —=z (8.10)
—H,0;4+CO,

2H —2 = Hy+ 2z (8.11)

Mit der Voraussetzung, daf} es sich wieder um ein System mit Limitierung der Stoffmen-
gendnderungsgeschwindigkeit durch Oberflichenreaktion handelt, kénnen die Gleich-
gewichte der Sorptionsschritte und R nach

@Me
Ky nge = —2Me 8.12
“Me,Ad CMe@frei ( )
- CH2@2rei
Kiypes = —go (8.13)
H
—R =15 = ks©y10%,0; = ks K nre, 005110, (8.14)

geschrieben werden. Die Summe der Belegungsgrade aus Oy, Oy und Op ist 1.

Somit folgt
. C
®frei + I‘Me,AdscMe(—)frei + ,i(—)frei =1 (815)
V ]\HQ,Des

was sich nach ©y,.; auflésen 1dt. Nach Umformung wird schliefllich folgender Ausdruck
erhalten:

k If e S e
ro = SI\ Me, AdsCM (8.16)

. __CH2 \6
(1 + KMe,AdsCMe + \/J>

Die durch Optimierung erhaltenen Parameter sind hierfiir in Tabelle 8.3 aufgefiihrt.
Abbildung 8.3 zeigt das entsprechende Paritdtsdiagramm.

Das Ergebnis dieser Anpassung ist deutlich besser als fiir die beiden Ansétze nach
Hougen-Watson. Aus der Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung der Adsorptionswérme
fiir Wasserstoff und deren positiven Vorzeichen wird die Bedeutung der Definition des
Gleichgewichtes beziiglich Hin- und Riickreaktion fiir den Ansatz klar. So wird an dieser
Stelle die Desorptionskonstante verwendet, wiahrend bei den Ansdtzen nach Hougen-
Watson tatséchlich die Adsorptionskonstante von Wasserstoff zum Tragen kommt.
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Parameter Wert Standardabweichung

E, 105.5 kJ /mol 0.02 kJ /mol

k% 2.74e4 mol?/(m®s) | 1.05e3 mol?/(m°s)
AH e ads ~0 kJ/mol _

Ne.Ads 9.11e-4 m?/mol 3.41e-5 m?/mol
AHpo pes 49.6 kJ /mol 0.03 kJ/mol

K% pes 1.61e2 mol/m? 7.55e-1 mol/m?

Tabelle 8.3: Parameter und Standardabweichungen nach dem Globalmodell
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Ansatze liber Elementarreaktionen

Hier wurde speziell nach dem reaktionsgeschwindigkeitsbestimmenden Teilschritt ge-
sucht, der nach Kapitel 5.1.4 entweder
a) der Methanolzerfall zu einer Formiatspezies oder

b) die Reaktion der Formiatspezies mit Wasser zur funktionellen Sdure

sein kann. Fiir beide lassen sich die Reaktionsgleichungen wieder unter der Ver-
nachlédssung der Parameter Wasser und Kohlendioxid (siehe Kapitel 7) wie folgt for-
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mulieren:

CH,OH+: =  CH;OH —= (8.17)
CHOH —z+2: =  HCHO—z+2H —z (RDS Falla)  (8.18)

HCHO —z+2: =  HCOOH —z+2H —= (RDS Fall b) (8.19)

HCOOH —=z + =z = 2H —=2 (8.20)
+CO,
°H —» = H,+2z (8.21)
Fiir Fall a) wird demnach die Stoffmengenéinderungsgeschwindigkeit zu

—Rye = rs,me = ks@Me@im (8'22)

und die weiteren Gleichgewichtskonstanten zu

K e ads = e (8.23)
Kpy = S%’g“m (8.24)

Fo™ fre;
Kam @Afjéffm (8.25)
Ko pes 2O e (8.26)
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wobei sich durch Substitution die Belegungsgrade iiber ©y,.; eliminieren lassen zu:

2
2 CHQ@frei

= - Jr= 8.27

" Ko pes ( )
CH2®frei

@ o — T- - 828

i RFOIXAm ( )

€250 frei

O, = Hy ~ Jrei 8.29

A K pes K rol am (8.29)

C—')Me = I{Me,AdsCMe@frei (830)

Schliefflich fiihrt die Vernachldssigung der Belegungsgrade mit Formaldehyd und Amei-
sensdure mit der Summe

Oume +Ona+ Ofpe; = 0 (8.31)

zu der Gleichung fiir die Reaktionsgeschwindigkeit

kSI(MeCMe

T =
S,Me 1 K 1 3
(14 Kae,adsChse + Ko oos Des)

(8.32)

Dieser Ausdruck 14t sich wieder durch Ersatz von Kpys pes durch eine Adsorptions-
konstante zuriickfithren auf Gleichung 8.7. Das Ergebnis der Modellierung steht also
quasi bereits in Tabelle 8.2 (links). Der reziproke Wert von K7, entspricht K3, 5., mit
1.50e2 mol/m® und -AHp, ist gleichbedeutend mit AHyy pes = 37.9 kJ/mol.

Fiir Fall b) ist die Stoffmengenénderungsgeschwindigkeit

—RMe =TS Fo = kS@FO@?’rei (833)
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wobei die Gleichgewichtskonstanten mit

@Me
Ko ags = ———— 8.34
tMe,Ad CMeO frei ( )

03,64
Kpo = =" 8.35
T 65,07 (53

frei

Oh

Kpp=——"F— 8.36
4 @Am@f'rei ( )

- CH2@2rei
K2 pes = —@2f (8.37)
H

sich wieder durch Substitution der Belegungsgrade iiber ©,.; eliminieren lassen zu:

2
2 CHZ@frei

= — 8.38
[\H2,Des ( )

. - - CMe
@Fo = [‘Me,Ads[‘Me]\HQ,Des@frei— (839)

CH2

CH2@frei

O, = 2 rei 8.40
T Kam K gz, pes (840)
@Me = -[\"Me,AdsCMe@frei (841>

Auch hier fithrt nun eine Vernachléssigung der Belegungsgrade mit Methanol und Amei-
sensdure und der Summe
Or, + Oy + @fmi ~ 0 (8.42)

schliefllich durch quadratische Ergénzung zu der Gleichung fiir die Reaktionsgeschwin-
digkeit

CMe

- - CMe
)Q—IXHQ,Des(l—i‘IXM M ))3

- CMme ~ - ~
TS Fo = kSIXM—( 4I\H2,DesCH2 + ]‘%12 Des(l + Ky
8 4 )
CH2 CH2

Cho

(8.43)
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wobei die Gleichung fiir die Modellbildung durch
Ky = Kye aas K e K2, Des (8.44)

vereinfacht wurde.

Dieser Ansatz lieferte jedoch kein befriedigendes Ergebnis beziiglich der Anpassung der
Modellparameter an die Meflergebnisse. Die Summe der Fehlerquadrate fiel bei stabiler
Losung gegeniiber den anderen Modellen um den Faktor 10 héher aus. Deshalb wurde
hier auf eine weitere Darstellung verzichtet.

Im Rahmen der Dissertation wurden auflerdem noch &hnliche reaktionsgeschwindig-
keitskontrollierte Ansétze zur Anpassung untersucht. So erschien es sinnvoll, die oben
betrachteten Félle so zu modifizieren, dafl die Einflulnahme der Wasserstoffkonzen-
tration auf die Reaktion nicht von vornherein via einer adsorbierten H-Spezies aus
den Elementarreaktionen vorausgesetzt wird, sondern vielmehr die Konkurrenz um
freie Adsorptionsplitze durch Readsorption formuliert wird. Das verwendete Reakti-
onsschema, bei dem lediglich der Ameisensdurezerfall eine adsorbierte Wasserstoffspe-
zies hinterldfit, lief sich unter weiteren denkbaren Variationen wie folgt schreiben:

CH;0H + =z = CH;OH —z (8.45)
—H,
CH;0OH —z = HCHO —z (8.46)
+H,
+H20; —HQ
HCHO —z = HCOOH —=z (8.47)
—HQO; +H2
—C' Oy
HCOOH —=z +z = 2H —=z (8.48)
+C' Oy
2H —=2 = Hy + 2z (8.49)

Dabei lauteten die Reaktionsgeschwindigkeitsansidtze entsprechend obiger Ableitungen
fiir Fall a)

kSKMe,AdsCMe (8 50)

TS Me = -
d H2
1+ Kye,adsCye + ) 55—

und fiir Fall b)

ks K K
Tero = SN Me AdstA MeCMe (851)

- - CH2
1+ Kpye,ads i peCare + KH2,Des
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wobei fiir letzteren Fall das Produkt der zwei Gleichgewichtskonstanten iiber ein K7™
zusammengezogen werden kann. So ist die Losung fiir beide Fille quasi gleich. Eine
Anpassung an die experimentellen Daten war jedoch in beiden Féllen nicht befriedi-
gend. Dies konnte prinzipiell bereits aus den Ergebnissen des Globalmodells (beste
Anpassung) und den Ansdtzen mit geringeren Potenzen im Nenner gefolgert werden.
So ist anzunehmen, dafi tatséchlich bei jedem Schritt Wasserstoff auf der Oberfliche
des Katalysators verbleibt und die Weiterreaktion inhibiert.

Desorptionskontrollierte Anséitze

Aufgrund der starken Inhibierung durch Wasserstoff wére eine desorptionskontrollierte
Kinetik durchaus denkbar. Dabei wurde in den meisten Ableitungen jedoch die Kom-
plexitit der Gleichungen zum Problem fiir die Losungsalgorithmen bzw. die Losung
instabil. So ergab sich zum Beispiel fiir das Globalmodell der Ausdruck

- kS (1 +A’Me AdsCMe)2
—Rye = 4K 9313/ : 8.52
M HH2,D [(Me AdsCMe - k ( )
’ ( 1— 4(1 + [{Me,AdsCMe) e + 1)2

I{Me,AdsCMe

bei dem sich der Parameter der Wasserstoffkonzentration eliminiert. Ein desorptions-
kontrollierter Reaktionsmechanismus konnte somit jedoch nicht mit Sicherheit ausge-
schlossen werden. Da es sich bei den Mefldaten aufgrund der starken Inhibierung durch
Wasserstoff auch bei geringen Umsatzgraden schon um Integraldaten handelt, kann der
limitierende Schritt auch nicht iiber eine Druckabhédngigkeit aus der Anfangsreaktions-
geschwindigkeit ermittelt werden. Eine gute Ubereinstimmung der gezeigten Modelle
bei denen die Oberflichenreaktion limitierend formuliert wurde, deutet jedoch darauf
hin, daf es sich vermutlich eben nur um eine Inhibierung und nicht um eine desorpti-
onskontrollierte Reaktion handelt.

8.4 Modelliibertragbarkeit auf andere
Driicke/Verweilzeit /Katalysatorbeladung

Aufgrund der guten Beschreibung der Mefidaten durch die ausgefiihrten Modelle, die
mathematisch gesehen sehr dhnlich sind, wurde auch eine Extrapolation auf andere
Mefibedingungen durchgefiihrt. Dies sollte neben dem Vergleich der Modell- und Me$-
daten im Bezug auf die Verweilzeitabhingigkeit kldren, ob bestimmte Modelle einen
grofleren Bereich der Reaktionsbedingungen abdecken koénnen.

So wurden die Modelle zuniichst zur Uberpriifung auf deren Tauglichkeit auf Mefbedin-
gungen bei einem Reaktionsdruck von 6 bar iibertragen. Dabei stellte sich zunéchst
heraus, daf alle hyperbolischen Modelle, deren Modellparameter in vorangegangenen
Kapiteln angegeben sind, bis auf eine Abweichung von weniger als 1 % untereinander
vergleichbare Umsatzgrade an Methanol vorhersagten. Das Potenzmodell konnte bei
sonst ebenfalls guter Ubereinstimmung zu den hyperbolischen Modellen hauptséchlich
fiir den Betriebspunkt mit doppeltem Massenstrom an Methanol (vergleiche Abbil-
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dung 7.15) eine geringfiigig bessere Anpassung liefern. Letzterer Vergleich mit Mefida-
ten ist in Abbildung 8.4 dargestellt.
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Aus Betrachtungen zur prozentualen Differenz zwischen Mefiwerten und Modellwerten
kann angenommen werden, dafl es sich bei der offensichtlichen Abweichung um einen
systematischen Fehler handelt. Die Differenz betrigt iiber den gesamten Temperatur-
bereich etwa 20 % des MeBwertes. Ursachen hierfiir kénnten in den Umrechnungen von
Verweilzeiten auf den hoheren Druck (evtl. Realgaseffekte) und die Druckeinstellung
bzw. Massendurchflufiregelung zu finden sein.

Ein durchaus groBerer Schritt in der Druck- und Partialdruckvariation ist die Ubertra-
gung des Modells auf Reformerprototypen, deren Beschreibung und Tests in Kapitel 9
dargestellt sind. Da es sich bei den Aktivitétstests der Mikroapparate um Versuche mit
geringerer Isothermie im Reaktionsraum handelte, wurde zu der jeweiligen Sollwertein-
stellung der Reaktortemperatur eine mittlere Temperatur im Bauteil ermittelt. Letztere
wurde zur Simulation mittels des Potenzmodells, deren Daten in Abbildung 8.5 den
Mefiwerten gegeniibergestellt sind, herangezogen.
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Abbildung 8.5: Umsatzgrad
0 an Methanol nach Potenzmo-

dell und Mefiwerten fiir den Re-
formerprototyp B (siche Kapi-
tel 9.1.6)

200 210 220 230 240 250 260 270 280 290 300 310 320 330 340
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Die Modellwerte, die iiber einen weiten Bereich bis 270°C sehr zuverldssig den Um-
satzgradverlauf des eingefahrenen Katalysators beschreiben, weichen besonders fiir die
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Sollwerte von 290 und 310°C ab. So ist der Wendepunkt der sigmoiden Kurve der
Modelldaten hoher gelegen als bei den Mefiwerten. Die Abweichung ist also dann am
grofften, wenn der Bereich der temperaturkontrollierten Umsatzgradsteigerung geméf
dem Arrheniusterm verlassen wird und die Inhibierung der Reaktion durch Wasser-
stoff zum Tragen kommt. Eine vom Modell unabhingige Erklérung fiir die Abweichung
kann jedoch auch bei hohen Reaktionstemperaturen durch das beobachtete grofier wer-
dende Temperaturgefille (siehe Kapitel 9.2.1) sein. Auch eine irreversible Schidigung
(bis hin zum Totalausfall) von Katalysatorbereichen am Reaktorausgang durch dort
vorliegende Temperaturspitzen wére denkbar. Diese Teile des Katalysators sind von
der Inhibierung durch Wasserstoff besonders betroffen und liefern dennoch bei hohen
Reaktionstemperaturen absolut gesehen weit mehr Umsatz als bei niedriger Tempe-
ratur. Eine Abweichung zum Modell wére bei Totalausfall dieser Katalysatorzentren
somit bei hohen Reaktionstemperaturen viel deutlicher beobachtbar als bei niedriger
Temperatur.

Da die Unterschiede in den Modellwerten bei Anwendung auf andere Reaktionsdriicke
nur marginal waren, wurde zusétzlich auch der Verlauf des Umsatzgrades mit Hil-
fe der Verweilzeitvariation durch unterschiedliche Folienldngen simuliert und den
MeBwerten aus Kapitel 7.2 gegeniibergestellt (Abbildung 8.6). Wegen der sehr guten
Ubereinstimmung von Modellwerten nach Hougen-Watson Fall 2 und dem Globalm-
odell wurde nur ein Datensatz der beiden Modelle zur Darstellung ausgewéhlt.

80
~ | = Potenzmodell
70 A )
60 - ------ Hougen/W. Fall 1
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Offensichtlich liegen die Mefiwerte im Rahmen der Mefigenauigkeit fiir die hoheren
Verweilzeiten sehr nahe an allen Modellwerten. Die Anpassung mit Hilfe des Potenz-
modelles trigt den Meflwerten wieder am besten Rechnung. Lediglich die Mefiwerte
bei einer Verweilzeit von 0.0625 s weichen von den Modellwerten deutlich ab. Da die
Kriimmung des Meflwertverlaufs jedoch so stark ist, daf§ kein Nulldurchgang zu er-
warten ist, liegt die Vermutung nahe, dafl es sich hierbei um einen experimentellen
Fehler handeln kann. Wie in Kapitel 4.8 bereits ausfiihrlich diskutiert, ist ein Bypass
bis zu 17 % an den Folien denkbar. Da sich der Folienhalter wihrend seines Ein-
satzes zu den Katalysatoruntersuchungen leicht verzogen hatte und die Passung des
Gesamtsystems fiir die Maximalldnge der Folien von 64 mm optimiert war, ist eine
Vergroflerung des Volumenstromes im Bypass fiir das 16 mm lange Folienpaar nicht
abwegig. Auch die iiberlagerte Desaktivierung des Katalysators entsprechend dem ge-
ringeren Gesamtgewicht (vergleiche Abbildung 6.5) wéhrend der Messung konnte zu
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einem geringeren Umsatzgrad bei kiirzeren Folien fiihren. Dariiber hinaus kénnte es
eine inaktiven Randzone (Induktionslinge/-zeit) des Katalysators am Gaseintritt in
die Mikrokanile geben, denn die Kurvenform der Modellwerte pafit sehr gut zu den
Mefdaten. Im Zusammenhang mit der Tatsache, daf§ fast nur auf den ersten Milli-
metern die Zersetzung Methanols zu CO erfolgt (siehe Kapitel 7) konnte theoretisch
eine Konkurrenz beider Reaktionen an PdZn-Zentren zu dieser Induktionslidnge/-zeit
fithren. Diese Vermutung ist jedoch sehr gewagt, da entsprechende Meflergebnisse aus
experimentellen Griinden nicht zugénglich waren.

Schliefllich wurden noch Versuche mit Hilfe des Potenzmodells simuliert, die in Kapi-
tel 6.1.2 zur Uberpriifung auf Limitierung durch Porendiffusion mittels unterschiedli-
cher Katalysatorbeladung herangezogen wurden. Dabei wurde fiir die Simulation die
Variation der Effektivgeschwindigkeit durch die unterschiedliche Katalysatorschicht-
dicke zunéchst vernachlassigt. Fiir die Diskussion der Abbildung 8.7 muf} beriicksichtigt
werden, daf} es sich bei den Meflwerten fast ausschlieflich um Daten aus dem ersten
Aufheizzyklus der Aktivitdtsuntersuchung im Anschlufl an die Katalysatorpraparation
handelt, widhrend die Simulation aber bereits von dem stabilen Katalysatorzustand
ausgeht.
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Nach der Simulation sollen die Mefidaten auf einer Kurvenlinie, nicht aber auf einer
Geraden liegen. Da diese Kriimmung unter Einbeziehung des Verweilzeiteffektes durch
die Schichtdicke im Kanal sogar noch einmal leicht verstérkt werden wiirde, muf} iiber
die Belastbarkeit der Mefidaten diskutiert werden. Erneut konnen fiir diese experi-
mentellen Daten die Passung der Folien und die iiberlagerte Katalysatordesaktivierung
weitreichende Folgen haben. So verstirkt sich die Desaktivierung mit sinkendem Ka-
talysatoranteil (siehe Abbildung 6.5) und auch das Spiel zwischen den Folien nimmt
zu. Letzteres ist auf einen geringer werdenden Auftrag an Katalysator auf den Stego-
berflichen mit fallendem Gewichtsanteil an Katalysator zuriickzufithren. Beide Effekte
vermindern den effektiv gemessenen Umsatzgrad mit geringer werdender Schichtdicke.
Die Einbeziehung des modellierten Mefiwertes (am stabilen Katalysator) fiir 20 Gew.-%
Katalysator 148t unter beiden Effekten der Desaktivierungsneigung eine stérkere Be-
deutung fiir die festgestellte Abweichung zukommen. So wird der Eindruck erweckt,
da} zusammen mit den drei Umsatzgradwerten der geringsten Katalysatorbeladung
(und damit schnellerer Deasktivierung) und dem Wert des stabilen Katalysators die
Modellkurve angendhert wird.
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Zusammenfassend ist eine Ubertragbarkeit der Modellierung auf andere Betriebs-
zustinde gut. Experimentelle Umstéinde (Bypass und iiberlagerte Desaktivierung), die
trotz aller Sorgfalt nicht vorherzusehen waren, kénnen die Abweichungen im Bereich
der Untersuchungen zur Verweilzeitvariation und der Katalysatorbeladung erkléren.
Der Unterschied zwischen den verschiedenen Modellen ist auch im Bereich der Extra-

polation marginal.



Kapitel 9

Mikrostrukturapparate

Dieses abschlieflende Kapitel beschéftigt sich mit der Umsetzung der vorangegangenen
Untersuchungen der Methanol-Dampf Reformierung auf Mikrostrukturfolien in Form
von Reaktoren mit groflerer Leistung. Dabei werden unter anderem auch die Behei-
zungsvarianten und die technische Machbarkeit sowie Ergebnisse mit Labormodulen
diskutiert.

9.1 Voriiberlegungen

Zundchst wurden einige Voriiberlegungen zu interessanten Gesichtspunkten wie
Beheizung, Materialwahl und Groéflenabschidtzung sowie daraus resultierenden Auf-
heizverhalten und Temperaturverteilungen beim Scale-Up angestellt. Als Katalysator
wurde wegen der besseren Langzeitaktivitdt und Stabilitdt gegeniiber dufleren Ein-
fluBgroBen, wie z.B. lokale Uberhitzung das PdZn-System ausgewihlt.

9.1.1 Beheizungsvarianten

Folgende Ansitze zur Bereitstellung der Reaktionswérme zur Methanolreformierung
unter Beriicksichtigung der Mikrostruktur konnen wie folgt formuliert werden und wer-
den teilweise fiir konventionelle Systeme in der Literatur vorgeschlagen:

1. Elektrische Beheizung (im Labor)
2. Zusatz von Sauerstoff zum Reaktionsgemisch (,,Autotherme Reformierung”) [107]

3. Vorangehende Uberhitzung durch teilweise Oxidation unter Zugabe von Sauer-
stoff an einem Oxidationskatalysator [109], [115], [16], [116], [117]

4. Katalytische Oxidation der Anodenabgase bzw. Oxidation von Methanol im
Anfahrzyklus in getrennten Reaktionsrdumen und Warmekopplung iiber Fluide
[118], [36]

5. Katalytische Oxidation der Anodenabgase bzw. Oxidation von Methanol im An-
fahrzyklus in benachbarten Reaktionsrdumen [119], [18], [120], [121] (vergleich-
bare Entwicklung mit Methanreformierung [122], [123], [124])

175



176 KAPITEL 9. MIKROSTRUKTURAPPARATE

Die elektrische Heizung kann durch die extrem schlechte Effizienz bezogen auf ein
mobiles System, wie es in Kapitel 2.3 beschrieben ist, nur eine Losung fiir Labormodule
sein.

Die Variante der Warmegewinnung durch die, félschlicherweise, als ,,Autotherme
Reformierung” bezeichnete Methode, dem Reaktionsgemisch O, beizumischen, ist
sehr ineffektiv, da die Kupfer- und Palladium-Katalysatoren sich als wenig aktiv
beziiglich der Oxidation von Methanol erweisen. Eine Zumengung von Oxidati-
onskatalysator kann die Kaltstartfihigkeit erh6hen [125] (wenige Minuten bis zur
vollen Leistung). Im Hinblick auf die Warmeiibertragungsvorteile der Mikrostruktur
ist eine solche Beheizungsvariante dennoch denkbar, denn Wirme wird in axialer
Richtung (Reaktionskoordinate) von Zonen mit iiberwiegender Oxidation zu Zonen
mit iiberwiegend ablaufender Reformierung transportiert. Die Katalysatorbelastung
und damit moglicherweise schnellere Alterung des Katalysators sowie lange Aufheiz-
zeiten beim Anfahren des Reaktors sprechen aber gegen diese Variante. Auch der an
Kupferkatalysatoren [107] beschriebene Effekt verminderter CO-Mengen konnte auf
das aus Stabilitdtsgriinden bevorzugte Palladiumsystem nicht iibertragen werden.
Dies kann unter Umstédnden daran liegen, dafl Kupfer ein aktiverer Katalysator zur
Wassergasreaktion als PdZn ist, so dafl bei dem deutlich von der isothermen Fahrweise
abweichenden Verfahren [107] besonders am Reaktorausgang eine Reaktion des CO
zu COy denkbar wére. Auch konnte die beschriebene vermehrte Wasserstoftbildung
nicht nur durch eine vermehrte Anzahl an Cu(I)-Spezies, sondern durch freiwerdende
Wirme besonders am Anfang des Katalysatorbettes [107] hervorgerufen worden sein.
Ob eine Stabilisierung des PdZn-Systems bei derart grofien Sauerstoffmengen im
Langzeitbetrieb noch gegeben wére, kann nicht beantwortet werden.

Eine Vorschaltung von Oxidationskatalysatoren ist als Alternative wegen
der schlecht kontrollierbaren Wirmeiibertragung ebenfalls inakzeptabel, auch wenn
die Reformierung auf diese Art aus dem Kaltstart moglich ist. Die Zeit, die fiir die
Aufheizung des Reaktors benotigt wird, ist meist durch die hohe Wiarmeabfuhr iiber
eine nachgelagerte Reaktion von Methanol/Wasser sehr grofi (mehrere Minuten [109]).
Der Temperaturgradient entlang des Oxidations- als auch des Reformerkatalysator-
bettes ([109], [115]) sowie die Katalysatorbelastung ist meist noch héher als bei dem
,,autothermen” Verfahren.

Am giinstigsten erscheint die rdumlich getrennte katalytische Verbrennung (auch
zeitlich oder rdumlich kombiniert mit homogener Verbrennung) in den letzten beiden
Beheizungsvarianten. Dabei sind im Falle der Verwendung von Wirmetrigerme-
dien drei Varianten denkbar:

o Wirmeiibertragung durch Gas (speziell Luft aus Griinden der Verfiigharkeit im
mobilen System)

o Wirmeiibertragung durch fliissige Medien (Ole)
e Wirmeiibertragung durch Kondensation (Wasser)

Um eine sinnvolle Variante der Wairmeiibertragung durch Fluide zu finden, muf
an dieser Stelle zunédchst der dazu bendétigte Massen- und Volumenstrom fiir den
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stationédren Vollastbetrieb abgeschétzt werden. Dabei wurde die maximal freiwerdende
Energie bei der Verbrennung des Anodenabgases (siehe auch Kapitel 2.3) fiir das
30 kW-Brennstoffzellensystem zu 10.5 kW herangezogen, fiir die bei einem Luftverh&lt-
nis von 1.1 ein Bedarf an 12.4 m3 /h Verbrennungsluft besteht. Fiir eine dquivalente
Heizleistung mit den Edukten Methanol und Luft bei 80°C Eintrittstemperatur in den
Brenner und 300°C Abgastemperatur wére ein Massenstrom Methanol von 2.0 kg/h
und eine Luftmenge von nur 9.2 m% /h notig.

Bei einem Wiarmetausch mit Luft wird aus Griinden der geringen Wirmekapazitét
ein sehr hoher Volumenstrom von 11.8 m%, /min benotigt. Dabei wurde eine Aufheizung
des Warmetrdgermediums von 250°C auf 290°C angenommen. Eine geringere Eintritts-
temperatur bzw. groflere Temperaturdifferenz ist aus Griinden des Reformerbetriebes
nicht zuléssig. Bei einer Verweilzeit des Anodenabgases im Katalytbrenner von reali-
stischen 10 ms (1 bar, 80°C) und einer Kanaldimension von 100 pgm (Hohe) x 250 pm
(Breite) sowie der Voraussetzung, dafl ein Kreuzstromwérmetauscher mit gleich
langen Passagen von 5 cm vorliegt, miifite die reale Geschwindigkeit in den Kanélen
53 m/s (1 bar, 270°C) betragen. Dies erscheint aus technischer und wirtschaftlicher
Sicht bei Normaldruck unrealistisch. Die Kanalhthe der Wirmetrigerpassage miifite
mindestens auf 0.5 mm vergrofiert werden, um eine realisierbare Gasgeschwindigkeit
von 10 m/s zu erhalten (Druckverlust immer noch 0.5 bar). Dabei wire die Erreichung
der Warmeiibertragungsleistung jedoch in Frage gestellt. Ganz prinzipiell ist dariiber
hinaus aufgrund des Hot-Spots bei der Totaloxidation eine schnelle Desaktivierung
des Katalysators und hohe Thermospannung im mikrostrukturierten Katalytbrenner
die Folge, so daf Luft als Ubertragungsmedium ausscheidet.

Die Verwendung von Ol als Wirmetriiger ist demgegeniiber wesentlich realisti-
scher, da z.B. bei Verwendung von Dowtherm LF der Firma Dowtherm Inc. ein
Massenstrom von nur 6.4 kg/min bzw. ein Volumenstrom von 8.1 1/min bendétigt
wiirde (ausreichender Warmeiibergang und AT = 40°C vorausgesetzt). Die elektrische
Leistung unter Beriicksichtigung eines Liefergrades der Pumpe von 0.9 und einem
Wirkungsgrad von 0.9 ohne Reibverluste betriigt bei diesem synthetischen Ol lediglich
4 Watt im Vollastbereich. Dabei geht ein grofiziigig angesetzter Differenzdruck von
0.2 bar ein.

Bei einer Kiihlung des Katalytbrenners mit Warmetrégerol wire beim Kaltstart zu
beachten, dafl ein geringerer Flufi im Vergleich zum Dauerbetrieb notwendig ist,
da die Totaloxidation von Methanol verléschen kann. Auflerdem miifiten fiir den
Anfahrvorgang bei einer Umgebungstemperatur von beispielsweise -20°C und damit
verbundenen Viskositit des Ols von 42.0 mPas ein Differenzdruck von 0.6 bar im
Brenner beriicksichtigt werden. Dies gilt fiir die wie oben angegebenen Kanaldimensio-
nen von 100 ym Steghohe (in beiden Passagen) sowie den gleichen Annahmen fiir die
Reaktionsbedingungen im Brenner (resultierende Olgeschwindigkeit von 0.02 m/s).
Apparativ ist aulerdem zu beachten, dafi ein Systemdruck von etwa 2 bar absolut
auf der Olférderung anliegen muB, da bei 300°C ein Dampfdruck des Thermoéls
von 1.7 bar angegeben wird. Zur Umwéilzung des heiflen Thermod6ls wiirden sich
Zahnradpumpen mit Magnetkupplung, z.B. Maag Hydrolub 22/28 eignen.

Die Einbringung der Energie ins System iiber die Verdampfung von Wasser im Ka-
talytbrenner und Kondensation im Reformer konnte als Naturumlauf von Wasser [126]
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(Verwendung im konventionellen System erprobt) oder durch die Zwangsumwélzung
des fliissigen Wassers geschehen. Beim Naturumlauf wére jedoch eine Evaluierungs-
phase mit Mikrostrukturwéirmetauschern notwendig, da nicht gekldrt ist, welche
Auswirkungen Ablagerungen sowie Pulsationen, die bei der Verdampfung auftreten
konnen, auf den Naturumlauf haben konnen. Ein ganz allgemeiner Nachteil ist aber
der hohe Dampfdruck von Wasser bei Temperaturen im Bereich 250-300°C. Die
Abdichtung der Passagen gegeneinander mufl also mindestens einer Dauerbelastung
von 86 bar standhalten.

Die direkte Kopplung von Reformierung und katalytischer Verbrennung
ist sicherlich die eleganteste der vier Varianten und wird unter anderem von Daimler-
Chrysler verfolgt [18]. Dies hétte den Vorteil, dafi kein Wérmeiibertragungsmedium
aufgeheizt und umgepumpt werden mufl. Dazu sind jedoch die umfangreichsten
Untersuchungen notwendig. Zum einen miissen die Temperaturverldufe bzw. Wérme-
bedarf und -erzeugung in den einzelnen Passagen vermessen werden. Anhand dieser
Ergebnisse muf3 eine Abstimmung der beiden Reaktionszonen erfolgen, damit keine
Temperaturen oberhalb 300°C und unterhalb 250°C auftreten. Dies kann besonders
schwierig werden, da die Reaktionsgeschwindigkeiten stark unterschiedlich sind.
Die Oxidation mufl ebenso wie die Reformierung genauer untersucht werden, da
Hot-Spot-Bildung ([109], [115]), Ziinddauer sowie Abgaszusammensetzung ebenfalls
stark von der Katalysatorprdparation abhédngen.

Dariiber hinaus ist der Anfahrzustand kritisch, denn solange noch keine Reformierung
moglich ist, konnen in den Zonen, die im Dauerbetrieb stark Energie verbrauchen,
starke Ubertemperaturen auftreten, die den Reformierungskatalysator schidigen. Das
Erreichen der Ziindtemperatur wird durch erh6hte Warmeabfuhr an das Gesamtsystem
ebenfalls verzogert.

SchlieBlich sind aufgrund von Desaktivierung sowohl des Oxidations- als auch des
Reformierungskatalysators ein Auseinanderlaufen der Zonen hohen Energiebedarfes
bzw. -erzeugung denkbar.

Eine Vergroflerung der Wéirmekapazitidt des Reformers durch wéarmeverteilende
Zwischenschichten zum Zwecke der Temperaturvergleichméaffigung wird sich nachteilig
auswirken, da der Autheizvorgang bereits sehr viel Energie verbraucht und so Kurz-
streckenfahrten unrentabel werden. Wérmekapazitdt und -leitfdhigkeit sind natiirlich
auch eine Funktion des Materials und werden im folgenden Unterpunkt behandelt.

Schliefllich sollte bei allen Beheizungsvarianten bedacht werden, dafl der Ge-
samtwirkungsgrad der Beheizung zur Energieerzeugung, angefangen von der Verbren-
nung von Methanol iiber die Verbrennung von nicht umgesetztem Wasserstoff (aus der
PEMFC) zur Ausnutzung gewonnener elektrischer Energie fallt.

9.1.2 Materialwahl

Aus Sicht der Verarbeitbarkeit, Verfiigharkeit und Beschichtbarkeit des Materials in
Form diinner Folien eignen sich prinzipiell Edelstahl, Kupfer, Messing und Alumini-
umlegierungen. Den Verlauf der Wirmespeicherkapazitit pro Volumen cp*p iiber der
Temperatur dieser Materialien (Berechnung nach cp und p aus [127]) ist in Abbil-
dung 9.1 dargestellt.

Dabei zeigt sich, dafl Aluminium das geeignetste Material ist, um eine schnelle Aufhei-
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zung zu gewdhrleisten. Zudem ist nach Tabelle 9.1 Aluminium auch eines der giinstig-
sten Materialien nach Kupfer zur Vergleichméfligung der Temperatur im Falle von
Temperaturinhomogenitéten, z.B. bei gekoppelter katalytischer Beheizung.

Material A [W/(mK)]
1.4301 (Edelstahl) 15
Kupfer 401
Messing 115
Aluminium 236

Tabelle 9.1: Warmeleitfihigkeit der in Abbildung 9.1 dargestellten Materialien bei Raumtemperatur

Wegen der Korrosionseigenschaften von Aluminium ist fiir den Bau von realen mi-
krostrukturierten Reformern allerdings die Verwendung einer magnesiumreichen Alu-
miniumlegierung, wie z.B. AlIMg3, die Eloxierung von Aluminium oder die Vernickelung
von Aluminium angezeigt (siehe auch [31],[29],[128],[33],[129]). Aufgrund der besseren
Erfahrungen mit der Diffusionsschweiflung von AlMg3 gegeniiber Reinaluminium wurde
im Laufe dieser Arbeit dieses Material fiir den Reaktorbau bevorzugt. Eine Vernicke-
lung wurde aus Griinden der Nebenreaktionen an Nickel zu CO und Hj nicht in Betracht
gezogen. Eine Eloxierung - auch des AIMg3 - vor einer Beschichtung mit Reformierungs-
katalysator ist machbar [55] und erh6ht sogar die Haftfestigkeit des Katalysators durch
den oxidischen Untergrund. Versuche zur Korrosion an AlMg3-Folien unter kochenden
Methanol-Wasser Mischungen zeigten (im Gegensatz zu reinem Aluminium, bei dem ei-
ne zusitzliche Kantenrundung auftrat) keine Abtragungen, so daf} eine Eloxierung nicht
zwingend notwendig ist (siehe Abbildung 9.2). Die Gewichtszunahme sowohl der Al- als
auch AlMg3-Folienstiicke zu Anfang der Behandlung wurde optisch mittels Lichtmikro-
skopie auf die Bildung von diversen Oberfléichenverbindungen zuriickgefiihrt. Vor allem
in wéssrigen Losungen ergab sich eine Verdickung der Oxidschicht. Bei AIMg3-Proben
wurden zusétzlich Verfarbungen der Oxidschicht durch Organika bemerkt, die die ver-
mehrte Massenzunahme erkldren konnen. Eine thermogravimetrische Bestimmung des
Anteils an Organika war aus Griinden der Limitierung durch den Schmelzpunkt des
Aluminiums und die gleichzeitig auftretende Al;O3-Bildung nicht moglich.
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9.1.3 Gro683enabschitzung

Die erste Berechnung der Reformergrofie, die hier behandelt wird, basiert auf Litera-
turangaben [130], denn die Aktivitéit des Reformerkatalysators unter reinem Methanol-
Wasser-Gemisch und der Einflu} des Fiigens und Adaptierens nach der Beschichtung
bzw. auch nachtréiglicher Beschichtung im gefertigten Zustand waren zunéchst nicht un-
mittelbar vorherzusehen. Modellgrenzen, Skalierfehler durch inhomogene Beschichtung
und Temperatureffekte bei einer nachtriglichen Anschweiffiung der Adapter (Schadi-
gung des Katalysators) wéren denkbar.

Die Grofie des Reformerkatalysators fiir 30 kW Antriebsleistung (20 m%;/h Hy) wird
bei einem Systemdruck von 4.8 bar mit einem Leerraumvolumen von 2 Litern bzw.
bei Sicherheit wegen Katalysatordesaktivierung von 4 Litern (5 kg Katalysator) ange-
geben [130]. Fiir einen Prototypen fiir eine Systemleistung von 200 W, wiirden also,
ebenfalls mit Sicherheit, 26.7 cm?® Kanalvolumen und 33 g Katalysator bendtigt.

Eine Uberschlagsrechnung aus den Daten der Katalysatorpriparation aus Kapitel 6
mit Palladiumkatalysatoren fiir die Reaktorleistung von 200 W,; ergibt einen Kanal-
volumenbedarf von 23.4 cm® und eine Katalysatormenge von 18.7 g, da 2 Folien der
Standardgeometrie unter Annahme von 100 % Umsatzgrad bei Standardbedingungen
eine Systemleistung von 0.82 W bedeuten. Diese einfache Uberschlagsrechnung erschien
insbesondere deswegen zuldssig, da nur mit einer sehr geringen Steigerung des Stoffmen-
genumsatzes bei gleichzeitiger Verweilzeit- und Partialdruckerhéhung gegeniiber den
Bedingungen im Katalysatortestsystem gerechnet werden konnte (siehe Kapitel 7).
Ein Scale-Up {iiber die aus Kapitel 8 gewonnenen Parameter wurde an dieser Stelle
nicht durchgefiihrt, da diese zum Zeitpunkt des Reaktorbaus noch nicht vorlagen. Ein
Vergleich mit den Modelldaten findet sich in Kapitel 8.4.

9.1.4 Aufheizverhalten

Zum Aufheizverhalten eines mikrostrukturierten Reformers wurde ein Reaktorsy-
stem betrachtet, welches aus Griinden der enormen Grofle eines derartigen Bauteils
aus AlMg3 mit Rechtecksquerschnitt (durch mechanische Bearbeitung) der Kanile
versehen ist (bessere Volumenausnutzung der Folie; siehe Kapitel 2.6.1). Die Ste-
ge/Restbodendicke /Kanaltiefe/Kanalbreite wurde dabei entsprechend der auch fiir die
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Katalysatortests verwendeten Standardgeometrie gewédhlt, da 50 pm Stegbreite und
Bodenstérke das Minimum fiir die Fiigbarkeit des Reaktors darstellte. Damit sind
gleichzeitig eine maximale Kanalbreite und eine Tiefe von ebenfalls 100 ym wieder
aus Fiige- bzw. Stabilitdtsgriinden gegeben. Zusammen genommen ergeben auflerdem
diese Werte eine maximale Oberfldche fiir die Katalysatorbeschichtung bei gleichzeitig
minimaler (praxisnaher) Eintrittséffnung zur Beschichtung nach dem Fiigen.
Aufgrund der enormen Wirmeiibertragungsleistungen der Mikrostruktur und des ge-
ringen Warmewiderstandes in der Metallstruktur wurde im Vorgriff auf Kapitel 9.1.5
auferdem die Annahme gemacht, dafl sich jeweils eine Heizebene und zwei Reformer-
ebenen zur Gewichtsersparnis abwechseln (siehe Abbildung 9.3).

Warmetragerol
/V

Reformierung ___ = T —» Produktgas
CH3OH + H,0—> == =Ea0E > Hy, HL0,
| CO,, CO,
SRR (H20, CH3OH)

Warmetragerol (280°C)

Abbildung 9.3: Schematischer Aufbau von Wirmezufuhrpassagen und Reaktorpassagen (Kreuz-
strom) fiir die Bestimmung des Aufheizverhaltens

Mit Hilfe des durchschnittlichen Wéarmeleitungsabstandes s fiir dieses System und
des Wirmeleitungskoeffizienten A\ ergeben sich Werte fiir \/s bei AlMg3 mit
1.17 MW/(m?K). Die Beheizung des Reformers erfolgt im Modell durch das Ther-
modl Dowtherm LF (Dichte- und Viskositdtsdaten in Abhéngigkeit der Temperatur
nach [127]). Fiir die gewihlte Linge der Wirmetauschpassage von 5 cm (Kompromify
zwischen moglichst kurzer Aufheizzeit, geringem Ap und vernachldssigbarer Einlauf-
stromung von 0.5 cm bei der Wéarmezufuhr) ergibt sich bis zu einer Geschwindigkeit
von 0.5 m/s keine nennenswerte Abhéngigkeit der Wérmetibertragungseigenschaften
von der Stromungsgeschwindigkeit. Oberhalb von 0.5 m/s wére der Druckverlust beim
Kaltstart zu hoch. Wenn die mittlere Geschwindigkeit beispielsweise bei 0.1 m/s liegt,
wiirde Ap bei -20°C etwa 6 bar im Reformer betragen und der ay -Wert (konvektiver
Wirmeiibergangskoeffizient) in Abhéngigkeit der Temperatur 3400 bis 5300 W/(m?K)
sein. Ein Temperaturgradient zwischen den beiden Reformerebenen ist also (Biot-Zahl
Bi<0.1) bei der gegebenen Anordnung auszuschliefien.

Fiir das weitere Vorgehen bei der Berechnung der Aufheizdauer wurden auflerdem fol-
gende Annahmen getroffen:

e Die Temperatur des Thermodls betrdgt am Eingang der Passage 280°C .
e Die Temperatur des Reformers betrigt zu Anfang -10°C .

e Die Temperaturabhingigkeit der Warmeiibertragung wird beriicksichtigt.
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e Die Volumenausdehnung und damit Geschwindigkeitsinderung des Thermo6ls
wird vernachlissigt, da die Anderung kleiner als 20 % ist.

e Zur Berechnung wird ein Einzelkanal mit der durchschnittlichen zu erhitzenden
Masse und der dazugehorigen Warmetauschfliche herangezogen.

e Die Unterteilung des Kanals erfolgt in 100 Einzelelemente, die jeweils mit einem
quasistationdren Warmeiibergang in wiederum 100 Zeitintervallschritten berech-
net werden (siehe Gleichung 9.1 zur iibertragenen Wirme).

e Die Wérmeleitung im Thermodl entlang des Kanals wird vernachléssigt.
e Das Abbruchkriterium ist 270°C Reformertemperatur am Olaustritt.

Eine weitere wichtige Voraussetzung, die in spéteren Abschnitten (z.B. 9.1.5) noch
mehrfach zur Diskussion steht, jedoch fiir die Berechenbarkeit der Aufheizdauer mit
Gleichung 9.1 benétigt wird, ist die Vernachléssigung der Wérmeleitung im Reformer-
material entlang des Kanals des Heizmediums (x-Koordinate).

Q(t, T, CL’) = @fl‘(T)AA(TFlmd(t, CL’) — TWand(t7 [L’))e_BiTGAt =

g (Mal®) o aa

= afL(T)AA(TFluid(ta :L') — TWand<t7 :L'))g Afest(T) AV At

Es ergibt sich eine Aufheizdauer des Reformers von 3.9 s und ein Temperaturverlauf
entsprechend Abbildung 9.4.

300
250 +
—200 ~
8‘ lcm 2cm 3cm 4cm 5cm
5150 |
<
3] 4
g—loo Abbildung 9.4: Tempera-
2 50 | turverldufe der Metallstruktur
an ausgewéhlten Stellen in
0 ——— Flufirichtung des Ols (x-
Koordinate) in Abhéngigkeit
-0 der Zeit bei der Aufheizung mit
0 1 2 3 4

Thermosl;  Olgeschwindigkeit

Zeit [s] 0.1 m/s

Wenn die Warmetauschpassage wie im Modell 5 cm lang sein soll, dann sollte an die-
ser Stelle auch eine Betrachtung der iibrigen Geometrie in Anlehnung an Kapitel 9.1.3,
2.B. fiir die Literaturdaten [130] zur Uberpriifung auf Realisierbarkeit eines solchen Sy-
stems erfolgen. Bei dem gegebenen Reaktionsvolumen von 41 fiir 30 kW Systemleistung
und der wie oben formulierten Geometrie miissen 9 | inklusive des Folienmaterials und
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damit 13.5 1 mit Beheizung fiir den Reformer veranschlagt werden. Bei einer gewihl-
ten Hohe von 40 cm ergeben sich 67.5 cm Lénge. Die Gesamtmasse ist dann ohne
Beschichtung 20.3 kg. Die bis zum Ende der Autheizung zur Verfiigung zu stellende
Wirmeleistung betrigt aufgrund der Verluste bei Austritt noch warmen Ols 8795 kWs
(etwa das Doppelte der Wirme, die tatsidchlich zur Aufheizung der Struktur genutzt
wird). Dies entspricht einem Heizwert von 465 g Methanol (stochiometrisch verbrannt
mit 2.1 m? Luft). Bei einem gedachten Wirmestrom, wie er bei der Verbrennung des
Anodenabgases von einem Katalytbrenner generiert wird, benotigt die Bereitstellung
der Wérme etwa 838 s. Da dies zu lange ist, wére es denkbar, den Reformer in kleinere
Teilsysteme zu gliedern. Bei einer Unterteilung in 4 Systeme ist mit einem Katalyt-
brenner von 100 kW thermischer Leistung eine Autheizdauer eines Einzelsystems in
22 s moglich. Nach diesen 22 s stehen so bereits volle 7,5 kW, z.B. zum Ausparken zur
Verfiigung. Ab dem Zeitpunkt, ab dem der erste Reformer auf Temperatur ist, kann
das néchste Teilsystem mit Energie versorgt werden, bis nach etwas mehr als einer
Minute die volle Leistung zur Verfiigung steht.

9.1.5 Temperaturverteilungen

Bei der Auslegung von Prototypen sind iiber die Aufheizdauer hinaus auch Tempe-
raturgradienten im Bauteil, die durch die Dicke der Katalysatorschicht oder durch
Paarung einer unterschiedlichen Anzahl Beheizungsebenen mit Reformierungsebenen
entstehen konnen von Interesse, da sowohl Schichtdicken als auch die Einsparung von
Beheizungsebenen den Reaktionsvolumenanteil vergroflern kénnen. Eine Reduktion
des Gesamtvolumens wére die logische Folge.

Fiir die Warmeleitung in der Schicht kénnen Modelle zur Warmeiibertragung
in Schiittungen, wie z.B. nach Zehner, Bauer und Schliinder [127] verwendet werden.
Mit einigen Vernachléssigungen beziiglich der sekundéren Faktoren wie Gasdruckein-
flufl, Warmeiibergang durch Strahlungswérme sowie Partikelabflachungen, wobei bei
letzterem der Warmetransport prinzipiell erhéht wird, gilt das Modell in erster Néhe-
rung auch fiir gesinterte Schiittungen wie bei den eingesetzten Nanopartikeln der Fall.
So wird lediglich ein geringfiigig zu hoher Temperaturgradient abgeschétzt.

Das Modell basiert auf den Parametern der bezogenen Wéirmeleitfihigkeit der
Schiittung kbed

)\bed

kpea = (9.2)

mit der Abhéngigkeit von der Porositit der Einzelzelle der Schiittung 1/, die in erster
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Néherung gleich der Schiittungsporositéit e ist,

kped =1 — /1 =94+ /1 -9 ke (9.3)
2 Bkp—1,kp B+1 B-1
B
sowie N=1-(—), (9.5)
kp
o Ac
wobei wieder ke = — (9.6)
AfL
' 1 -9,
mit Verformungsparameter B B = Cf(T) 0 (9.7)
und kp = Ar (9.8)
Af.
(9.9)

ist. Der Formfaktor der Partikel C; ist fiir mono- und polydisperse Schiittungen unter
Annahme kugeliger Partikel 1.25.

Der Wérmeiibergangskoeffizient ay ¢ Wand-Schiittung 148t sich wieder unter Ver-
nachléssigung der Strahlungswérme wie folgt berechnen:

aws = Pwawp (9.10)

wobei im allgemeinen der Beriihrungsanteil der Partikel mit der Oberfliche ¢y mit 0.8
angenommen wird und der Wéarmeiibergangskoeffizient zwischen der tatséchlichen Par-
tikeloberfliche und der Wand ayy p nach der Gleichung

4.
dp

dp
2(1+0)

awp — ) — 1] (911)

berechnet wird. Fiir Nanopartikel ist 6 = 0 (Rauhigkeit der Partikel) anzunehmen und
die freie Weglidnge \,, der Gasmolekiile nach

2—~ [27RT
A = 2220 2R A (9.12)
Y M pQ2cpp — 55)

lg(% ~1)=06—L— (9.13)
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mit ky = 1000 K zu berechnen. Es ergibt sich in der Summe dann ein reduzierter
Wiérmedurchgangskoeffizient ky ¢ nach

1 1
= +-2 (9.14)

)
kws — awp  Aped

der fiir eine reine Zinkoxidschicht in Abbildung 9.5 in Abhéngigkeit der Schichtdicke
aufgetragen ist. Dabei wurde die Wirmeleitfadhigkeit des Grundmaterials ZnO mit
60 W/(m?K) [131] angenommen. Die freie Wegléinge der Gasmolekiile wurde fiir ei-
ne Mischung aus Methanol- und Wasserdampf im molaren Verhéltnis 1:1.3 (technisch
erwiinscht) bei 300°C bei einem Druck von 3 bar berechnet.

10000—

~
-
"~
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1000

————— bendtigter Koeff., lineare
Zunahme mit der
100— Schichtdicke

o bendtigter Koeff.,
Standardbeschichtung

kws [W/(M?K)]

107 benotigter Koeff., Abbildung 9.5: Reduzierter

quadratische Zunahme 70 pm| 1160 pm Wirmedurchgangskoeffizient
mit der Schichtdicke I durch die Katalysator-
schicht in Abhéngigkeit
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1.E-3 1.E-2 1E-1 1.E+0 1.E+1 1.E+2 1.E+3 1.E+4 1.E+5 . . . .
der Schichtdicke fiir reine
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Diese Informationen sind jedoch noch nicht aussagekréftig, sofern der Warmebedarf
der Reaktion nicht festgelegt ist. Eine Grobabschidtzung kann anhand der Versuche
zum Einflufl der Verweilzeit auf den Umsatzgrad (siehe Kapitel 7) und der pro Folie
ermittelten Systemleistung bei Vollumsatz geschehen. So ist der Warmebedarf der Re-
aktion bei 20 pm Katalysatorschichtdicke etwa 0.068 W {iber die ganze Folie. Fiir die
Wirmeableitung stehen dabei 1536 mm? (3 Kontaktseiten des Kanals beschichtet) zur
Verfiigung. Unter den Annahmen, daf§

1. die maximal bendétigte Wiarmestromdichte in der Startzone der Reaktion das
Fiinffache des Mittelwertes iiber die Folie betrigt und

2. der Wérmeverbrauch nur an der Oberfliche der Schicht stattfindet (vereinfach-
tes Modell mit maximal denkbarem Temperaturgradienten; wire real nur unter
Limitierung durch Porendiffusion gegeben),

ergibt sich zur Einhaltung eines maximalen Temperaturgradienten von 1 K ein
benotigter Wirmedurchgangskoeffizient ky ¢ bei 20 pm Katalysatorschichtdicke zu
222 W/m?K (siehe Kreis in Abbildung 9.5). Wenn der Wirmeverbrauch linear
mit der Schichtdicke zunimmt (siehe Kapitel 6.1.2), dann ist ein Temperaturgra-
dient von 1 K ab einer Schichtdicke von 160 pum erreicht. Da dieser Wert grofler
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ist als die Abmessung des Kanals, mufl gleichzeitig auch eine kleinere Kontakt-
oberfliche beriicksichtigt werden. Diese nimmt in erster Ndherung bei Einhaltung des
Schichtdicken-Kanaldurchmesser Verhéltnisses ebenfalls linear mit der Schichtdicke
ab, so dafl der benotigte Warmedurchgangskoeffizient nunmehr quadratisch mit der
Schichtdicke zunimmt. Ein Temperaturgradient von 1 K ist dann bereits ab 70 pm
Schichtdicke (350 pym Kanaldurchmesser) erreicht. Isothermie ist in den verwendeten
Mikrostrukturen also sicher gegeben.

Die Frage nach dem Verhéltnis der Anzahl an Reformierungspassagen pro
Heizebene, die die Aufheizdauer natiirlich verlangern kénnte, gleichzeitig aber auch
Gewicht und Volumen beeinfluft, mufl unter dhnlichen Aspekten gepriift werden. Das
Kriterium des maximalen Abstandes von der Heizebene fiir ein maximales AT von 1 K
muf} dabei aus der Differentialgleichung fiir den Warmetransport in ruhenden Kérpern

oT
pep—- = AVAT + Gy (9.15)

ermittelt werden, wobei ¢y den Energieverbrauch pro Volumenelement darstellt. Fiir
den stationédren Zustand wird die linke Seite der Differentialgleichung zu Null, so dafl
bei gleichzeitiger Reduktion auf ein eindimensionales Problem mit kartesischen Koor-
dinaten die Gleichung sich zu

T .
)\w-f'qV =0 (916)

vereinfacht. Mit den Randbedingungen, dafl es sich um ein symmetrisches Problem
handelt, d.h.

dT
a0 =0 (9.17)

und der Warmeabfuhr an der Beheizungswand

. dT .
ga = _/\%ersmam = qv Smax (918)

aus ¢y = konstant, ergibt sich die Losung zu

2 2

qumax &
AT(r) = Womeepy 2 (9.19)
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Durch Vereinfachung in der Art, dafi die Warme iiber den Steganteil der Folie (verglei-
che Abbildung 9.6) transportiert wird und in diesem auch ein konstanter Warmebedarf
anfallt, 148t sich s, bei x = 0 mit einem maximalen AT von 1 K nach

2\ 1K
qv

(9.20)

Smax =

berechnen. Dabei kann das Maximum an Warmebedarf zu Reaktionsanfangsbedingun-
gen gegeniiber Betrachtungen in der Schicht auf den Faktor 2 des mittleren Warme-
bedarfs (0.068 W pro Folie) abgeschwéicht werden, da die Flichenverhéltnisse (Abbil-
dung 9.6) in einer kubischen Elementarzelle der Struktur zu stirkerer axialer Wérmelei-
tung fiihren. Die Multiplikation des Faktors 5 aus der Grenzschichtdickenbestimmung
mit dem Fldchenverhédltnis der Fldche in x-Richtung zur Summe beider Grenzflichen
ergibt etwa den Faktor 2 fiir die Standardgeometrie.

Bilanzvolumen
fiir bendtigte
Warme

e

Abbildung 9.6: Bilanzvolumen fiir den
Wirmetransport in x-Richtung bzw. ¢y
und Kontaktflichen fiir Warmetransport
durch den Strukturstapel (x-Richtung) und
in Flufirichtung (y-Richtung) fiir eine Ele-
mentarzelle eines strukturierten Stapels

Mit 100 gm Kanalbreite, 100 pm Kanaltiefe, 50 gm Steg- und 50 um Bodendicke erge-
ben sich so fiir den Abstand zur Heizebene s,,,, z.B. fiir Aluminium 11.08 mm, Kupfer
14.44 mm und Edelstahl (1.4301) immerhin noch 2.79 mm. So kénnen aus Symmetrie-
griinden zwischen zwei Heizlagen (doppelter Abstand) also 147, respektive 192 bzw. 37
Reformierungsfolien der Dicke 0.15 mm gestapelt werden (siehe Abbildung 9.7).

Bei einer Stapelung von vorab-beschichteten Folien mufl jedoch auch der Warmewider-
stand der Katalysatorschicht auf den Stegen beriicksichtigt werden. Dies kann durch
Mittelung des Widerstandes auf der Basis von

8Schicht + Nrolie _ SSchicht | hpolie (9.21)
A Abed AFolie

mit dem Parameter A\y.q nach dem Modell von Zehner, Bauer und Schliinder geschehen.
Dabei ergibt sich logischerweise eine Dominanz des Wirmewiderstandes der Schicht
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Abbildung 9.7: Methodik der Bestimmung der Anzahl an Reformerfolien fiir einen maximalen Tem-
peraturgradienten zwischen Beheizungsebenen

und damit ein geringer Unterschied in den Stapelhdhen fiir die unterschiedlichen Ma-
terialien fiir 1 K Differenz in der Temperatur. Bei Edelstahl konnen noch 19 Folien, bei
Kupfer und Aluminium aber auch nur noch jeweils 20 Folien zwischen den Heizlagen
liegen.

9.1.6 Reaktordaten

Bei der Planung und dem Bau der Reaktoren wurde aus den obigen Daten ein
Reaktionsvolumen von 20 cm?® festgelegt. Dies wurde in 3 verschiedenen Bauarten
verwirklicht, wobei zur Reproduzierbarkeit der Gesamtherstellungskette vom Typ A
(sieche Tabelle 9.2) zwei Bauteile gefertigt wurden. Die Beheizung der Labormuster
wurde iiber je 6 einzeln oder auch in Gruppen regelbare Kartuschen mit je 250 W
Leistung bewerkstelligt. Im Gegensatz zu Typ A wurde bei Typ B auf eine erhohte
Wirmeaustauschfliche durch drei 2 mm breite dquidistant verteilte Stege verzich-
tet. Fiir Typ C wurde als Folienmaterial Kupfer verwendet, um den Einflu} der
Wirmeleitfahigkeit des Materials und der Nebenproduktbildung auch im Hinblick
auf dynamische Betriebsweise zu untersuchen. Die beziiglich des Aufheizverhaltens
optimale Geometrie (siehe Kapitel 9.1.4 und 9.1.5) der Folien wurde generell aufgrund
der massiven Bauweise mit Heizpatronen und den fiirs Labor verwendeten Anschluf}-
adapter aus Griinden der Verfiigharkeit der Folienstédrke nicht beriicksichtigt. Die
vom Standard abweichende Tiefe der Kanéle bei Bauteil Typ C wurde zur besseren
Ausnutzung der Foliendicke und Erreichung des gewiinschten Reaktionsvolumens
gewihlt. Eine Einflufl durch Diffusionslimitierung oder héhere Temperaturgradienten
in der Schicht war dabei nicht zu befiirchten (sieche Kapitel 6 und 9.1.5). Die Sinte-
rungstemperatur wurde bei Bauteil Typ C wegen der Oxidation des Kupfers niedriger
gehalten, wobei auch hier kein Effekt auf die Aktivitdt des Katalysators zu erwarten
ist (siehe ebenfalls Kapitel 6). Fiir die Reduktion des Systems C wurde der Reaktor
mit Inertgas zur Verhinderung der Oxidation der Auflenhiille umspiilt.

Abbildung 9.8 a) zeigt ein Foto der Reformerprototypen A und den Reformertyp C,
eingebaut in einem Gehduse aus Isolationskeramik mit eingeschobenen Heizpatronen
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Typ A Typ B Typ C
Bauteilnummer 772/773-L-6.0 841-L-6.0 702-G-6.0
Werkstoff Folie/Gehéuse AlMg3/1.4301 | AlMg3/1.4301 | Kupfer/Kupfer
Kanaltiefe [pum] 100 100 150
Kanalbreite [pm] 100 100 100
Stegbreite [pm] 50 50 50
Wirmetransferstege [mm)] 2 (3 Stk.) - 2 (3 Stk.)
Folienanzahl 62 62 46
Folienldnge [cm] 10 10 10
Folienbreite [cm)] 5 5 5
Randanteil pro Folie [%] 16.0 4.3 16.0
Reaktionsvolumen [cm?] 17.36 19.78 19.32
Scale-Up(Reaktionsvol.)" 180.8 206.0 201.25
Katalysatormasse [g] 13.5 13.8 13.2
Scale-Up(Katalysatorm. )" 144.0 147.2 140.7
Leistung(Reaktionsvol.)") [W] 148.4 169.1 165.2
Leistung(Katalysatorm.)! [W] 118.2 120.8 115.5
V bei Ap = 0.5 bar [ly/min] | 4.4 bzw. 3.7 5.9 9.4
Gewicht Folien [g] 120.5 114.0 342.1
Gewicht gesamt [g] 1900 1907 2136
Schweiflung EB EB EB
Pd-Beladung [Gew.-%(ZnO)] 10 10 10
Kalzination PdAc, [°C]| 250 250 250
Sinterung [°C| 450 450 350
Red. °C](c(H,) = 5 Vol-%) 500 500 500

Tabelle 9.2: Kennwerte der elektrisch beheizten Reformerprototypen; !)Scale-Up Faktoren entspre-
chend dem 2-Folien-System des Testreaktors ermittelt

und Thermoelementen. In Abbildung 9.8 b) ist ein schematischer Aufbau der Refor-
mer gezeigt, bei dem die am Geh#usedeckel und am dazwischen liegenden Heizblock
angebrachten Thermoelementbohrungen (Durchmesser 0.5 mm) zur Bestimmung des
Temperaturprofils in allen Raumrichtungen bezeichnet sind.

Die maximalen Temperaturgradienten wurden nach entsprechendem Ver-
fahren aus Kapitel 9.1.5 nach Gleichung 9.19 unter Beriicksichtigung der Vorab-
Beschichtung bewertet. Dabei ergibt sich ein Gradient unter Vernachldssigung der
Gradienten im Stahlgrundkérper sowie der Wérmeverluste fiir die Typen A und B
mit 8.3 K und fiir Bautyp C mit 6.6 K.

9.2 Stationirer Betrieb der Reaktortypen

! Im ersten Schritt der experimentellen Untersuchungen wurden die Reaktortypen bei
stationdren Betriebsbedingungen getestet, die Unterschiede sowie die erreichbare Sy-

!Einige Daten dieses Kapitels wurden in [77] bereits veroffentlicht
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b)
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Abbildung 9.8: a) Foto der
Reformerprototypen A (rechts
unten Typ C im eingebauten

Zustand) und b) Schema des
Prototypenaufbaus

stemleistung ermittelt. Parameter, wie Druckbetrieb und bei der Katalysatoruntersu-
chung festgestellte Konditionierungseigenschaften des Katalysatorsystems wurden fiir
die Prototypen nachvollzogen.

9.2.1 Vergleich der Reaktortypen

Der Vergleich der verschiedenen Reaktortypen beziiglich der Temperaturverteilung be-
grenzt sich im wesentlichen auf einen Vergleich zwischen Reaktoren aus Aluminiumfo-
lien/Edelstahlgehduse und Reaktoren aus Kupfer, da hier die Unterschiede besonders
deutlich sind.

Die Solltemperatur der Reaktoren wurde standardméfig iiber Mefistelle 3¢ kontrolliert.
Die Beheizung erfolgte iiber eine Regeleinheit mit einer Parallelschaltung der 6 Heiz-
patronen als Gruppe. Die Reaktionsbedingungen wurden mit 70 g/h Methanol und
75 g/h Wasser als Standard definiert, was einem molaren Verhiltnis von 1.9 (nahe dem
Standardbetriebspunkt bei Katalysatoruntersuchungen) entspricht. Zum stabilen Ver-
dampferbetrieb wurden etwa 200 mly/min Argon dosiert, was einem Volumenanteil
im Eduktgemisch von maximal 5 Vol.-% entspricht. Die nach Kapitel 2.3 berechne-
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te Systemleistung wiirde so bei Vollumsatz 200 W elektrischer Energie betragen. Die
Gaseintrittstemperatur in den Reformer betrug immer 140°C. Abweichende Parameter
von Standardeinstellungen werden im Folgenden separat erwéhnt.

Abbildungen 9.9 und 9.10 zeigen den mit Thermoelementen in den Bohrungen (siehe
Abbildung 9.8) aufgenommenen Temperaturverlauf fiir den Reaktortyp B bzw. Typ C
fiir eine Solltemperatur von 310°C.

320 o
Ist, Heizpatrone (Mef3stellen C)
315
Soll, Heizpatronentemperatur
310 - P P
)
2.305 -
5 MeRstellen C (zw. Heizpatronen)
T 300 -
;&295 | MeRstellen B
o
290
MeRstellen A
285
280 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ Abbildung 9.9: Temperatu-

o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 1o Ten am Reaktorgehéuse vom
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280 Abbildung 9.10: Temperatu-

o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 Tem am Reaktorgehduse vom
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MeRstellennummer [-] 1 ¢
elemen

Besonders auffillig sind dabei die groflere Differenz in der Temperatur zwischen der
aufleren Hiille (MeBstellen A) und der Solltemperatur, der steilere Anstieg der Tem-
peratur in der Reaktionsrichtung (Mefistellen 1A nach 11A sowie 1C nach 11C) und
auch der grofle Unterschied zwischen den Mefistellen C neben der Heizpatrone (Ist,
Heizpatrone) zu den Mefstellen C zwischen den Heizpatronen bei dem Aluminium-
/Edelstahlreaktor vom Typ B. Fiir letzteren Effekt ist besonders die geringe Wérme-
leitfdhigkeit des Stahls im Gegensatz zum Kupfer verantwortlich. Der Anstieg der Tem-
peratur in Reaktionsrichtung wie auch der Unterschied in den Gradienten in Richtung
Gehéusedeckel deuten darauf hin, dafl tatséchlich wie in Kapitel 9.1.5 angenommen,
der Warmetransport in Flufirichtung durch die Metallstruktur, die an die Heizebene
gestellte Warmestromdichte bei einer geniigend grofien Anzahl an Reformierungsfoli-
en vergleichméfligt (Wérmestrom in axialer Richtung steigt mit der Dicke der Folien
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und der Wirmeleitfihigkeit; siehe auch [132]). Aluminium hat ebenfalls eine geringere
Leitfdhigkeit als Kupfer.

Die gemessenen Temperaturunterschiede sind insgesamt etwa zweimal hoher als der Be-
rechnung zu Folge (vergleiche Kapitel 9.1.5 und 9.1.6). Dies kann auf eine zuséitzliche
Abkiihlung der Oberfliche durch freie Konvektion/Strahlung und durch extrem hohen
Abflul an Wéarme iiber die Adapter erkldrt werden. Nach der Bilanzierung miissen
rund 33 Watt fiir die Reaktion und zusétzliche 7 Watt fiir die Aufwérmung des Gases
bereitgestellt werden. Uber das zehnfache an Energie wurde jedoch bei Spitzentempe-
raturen von 310°C eingetragen. Eine thermische Entkopplung an den Adaptern und
gute Isolation gegeniiber der Umgebung wire folglich bei einem serienreiferen Reaktor
notwendig (siehe auch Kapitel 9.3.2).

Quer zur Flufirichtung (Mefistellen A nach B) treten bei beiden Reaktoren keine Gradi-
enten auf. Aufnahmen mit einer Infrarotkamera verdeutlichen die Unterschiede beider
Materialien sehr gut (siehe Abbildung 9.11). Fiir diese Aufnahmen wurde der Extinkti-
onskoeffizient ¢ mit Hilfe vergleichender Thermoelementmessungen bestimmt. Fiir den
schwarz lackierten Kupferreaktor wurde ein Wert von 0.66 und fiir die Stahloberfliche
(bei Bauteil 772-L-6.0, Typ A) von 0.39 ermittelt.

Abbildung 9.11: Aufnahmen von Reformerprototypen mit einer IR-Kamera; Kupferreaktor Typ C,
Bauteilnummer 702-G-6.0 (links); Aluminium-/Edelstahlreaktor vom Typ A, Bauteilnummer 772-L-
6.0 (rechts); Kontrollwerte durch Thermoelemente in weifier Schrift; Solltemperatur 310°C

Der Unterschied im Temperaturgradienten von den Patronen zur Oberfliche des Re-
aktors zwischen den Bauteilen Typ A und Typ B, die sich nur durch die Warme-
leitungsstege unterscheiden (siehe Abbildung 9.12), kann entweder tatsichlich durch
die Stege oder durch die geringfiigig kleinere Katalysatormenge/Reaktionsvolumen bei
den Reformierungsprototypen A und damit verbundener Unterschiede im Wérmebedarf
(Umsatzgraddnderung) hervorgerufen werden. Eine gegenseitige Beeinflussung beider
Parameter macht diesbeziiglich eine Aussage unmoglich.

Dafl tatséchlich ein hoherer Umsatzgrad beim Typ B erreicht wurde, ist anhand der
Abbildung 9.13 zu sehen, bei der alle Reaktoren verglichen wurden. Auf der rechten
Seite der Abbildung ist auflerdem die Konzentration des Nebenproduktes CO darge-
stellt.

Fiir die weitere Interpretation dieser Diagramme ist daran zu erinnern, dafl die Neben-
produktbildung auch eine Funktion des Umsatzgrades bzw. der mittleren Temperatur
sein kann (siehe auch Kapitel 6.2). Die Konzentration an CO steigt, wenn im Reformer
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Abbildung 9.13: Vergleich der Umsatzgrade (links) und Konzentrationen an Nebenprodukt Kohlen-
monoxid (rechts) der verschiedenen Reformerprototypen

ein hoherer Umsatzgrad aufgrund hoherer mittlerer Reaktionstemperatur erzielt wird
(Typ C). Uber den Rahmen der MeBgenauigkeit hinaus ist auerdem die Durchfiihrung
des Anfahrens fiir die CO-Konzentration mit entscheidend. Da die Unterschiede zwi-
schen den Bauteilen Typ A und B in der Bauform gering waren, wurde der Reaktor
Typ B im Gegensatz zu allen anderen Reaktoren vor dem Aufheizen auf 150°C (Spit-
zentemperatur 180°C durch Regelungscharakteristik) absichtlich nicht mit Argon ge-
spilt. Luft im Reaktionsraum beim ersten Anfahren fiithrt also zu einer iiberhohten
CO-Konzentration (siehe auch Kapitel 9.2.3). Im weiteren Einsatz erniedrigte sich die-
se Konzentration schnell (vergleiche hierzu Kapitel 6.2 und 9.2.2).

Uberraschend ist beim Vergleich der Reaktoren auch das Abschneiden des Reaktor-
typs C, der weit mehr Umsatzgrad bei niedrigen Temperaturen erbringt als alle anderen
Reaktoren. Die gleichméfBigere Temperaturverteilung des Reaktors bedeutet eine héhe-
re mittlere Temperatur. Der Effekt begrenzt sich aber auf etwa 10 K, so dafl dariiber
hinaus auch ein Effekt durch die Praparation (z.B. Kupferoxidbildung oder homogenere
Beschichtung der tieferen Kanéle als bei den anderen Prototypen) nicht ausgeschlossen
ist.

Insgesamt ist festzustellen, dafl die Erwartungen nach der geplanten Skalierung (ver-
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gleiche Tabelle 9.2) der Bauteile mit Hilfe der Daten des Katalysatortests heraus zur
Zufriedenheit erfiillt sind. Eine Abweichung der Umsatzgrade, wie sie im herkémm-
lichen Reaktor Scale-Up auftritt, ist hier nicht der Fall (genauere Betrachtung siehe
Kapitel 8.4).

9.2.2 Druckbetrieb

Die in Kapitel 7 beschriebene Druckunabhéngigkeit der Umsatzgrade bei gleichzei-
tiger Verweilzeitvariation (doppelte Verweilzeit bei doppeltem Druck) im Bereich 3-
6 bar beim Palladiumkatalysator konnte fiir die Reformerprototypen mit Driicken bis
3 bar trotz gednderter Reaktionsbedingungen nachvollzogen werden. Abbildungen 9.14
und 9.15 zeigen jeweils Umsatzgrade und Kohlenmonoxidkonzentrationen fiir eine bei
Normaldruck durchgefiihrten Analyse der Reaktanden. Die in beiden Féllen auftre-
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Abbildung 9.14: Vergleich der Umsatzgrade (links) und Konzentrationen an Nebenprodukt Kohlen-
monoxid (rechts) fiir Bauteil 841-L-6.0 (Typ B)
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Abbildung 9.15: Vergleich der Umsatzgrade (links) und Konzentrationen an Nebenprodukt Kohlen-
monoxid (rechts) fiir Bauteil 702-G-6.0 (Typ C)

tende iiberlagerte Desaktivierung der Katalysatoren wéhrend des Druckversuchs kann
teilweise auf die Tatsache zuriickgefithrt werden, dafl diese Versuche auf fast frisch
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hergestellten Prototypen (insbesondere bei 841-L-6.0) durchgefiihrt wurden. Zu Be-
ginn der Versuchsreihen desaktivierten die Katalysatoren generell durch die iberhohte
Temperaturbelastung mit bis zu 320°C geringfiigig (siehe auch Kapitel 9.2.3 und 7).
Die geringere Kohlenmonoxidkonzentration im Reformerabgas fiir Versuchsbedingun-
gen bei 3 bar ist jedoch fast ausschliefflich auf eine Druckabhédngigkeit zuriickzufiihren.
Dies erscheint zu den Untersuchungen der Reaktionsbedingungen in Kapitel 7 zunéchst
widerspriichlich. Die Temperaturfithrung des Reaktors ist jedoch inhomogen. So kann
die CO-Bildung, die nachgewiesenermaflen besonders zu Reaktionsanfangsbedingungen
bei Fehlen von reduzierender Atmosphire (fiir den Katalysator) entsteht, bei niedrige-
ren Temperaturen am Reaktoreingang (Gaseintrittstemperatur 140°C) weniger schnell
ablaufen. Die eigentliche Reformierungsreaktion hingegen hat in dieser , kiihlen” Zone
jedoch mehr Verweilzeit zur Verfiigung, um Wasserstoff zu produzieren, was wieder-
um die Zersetzungsreaktion im weiteren Verlauf steigender Temperatur inhibiert (siehe
auch Kapitel 9.2.4).

Wiederholungen dieser Versuchsreihen mit gealtertem Katalysator unterstiitzen diese
Aussagen. Dort tritt nur noch eine geringere CO-Konzentration bei hoherem Druck auf
(siehe Abbildung 9.16).
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9.2.3 Des- und Re-Aktivierung

Die im vorangegangenen Unterpunkt beschriebene Desaktivierung der Reformerproto-
typen durch die Belastung mit relativ hohen Spitzentemperaturen um 320°C zu Beginn
der Mefireihen (Konditionierung) wurde bei allen Prototypen beobachtet. Besonders
drastisch konnte dies jedoch bei Typ C festgestellt werden (siehe Abbildung 9.17).
Dieses Alterungsphédnomen, welches auch schon bei den Katalysatoruntersuchungen
auftrat, ist nicht besonders erwidhnenswert und bei vielen Katalysatoren in der Tech-
nik bekannt. Daf} sich dieser Katalysator jedoch durch den Ruhezustand unter Atmo-
sphiarenbedingungen wieder erholt, ist in der Regel nur bei reversibler Belegung des
Katalysators mit Reaktanden denkbar.

Die in Kapitel 6.2 wiederholt festgestellten Reaktivierungserscheinungen konnten auf-
grund des Dichtungskonzepts des Testreaktors nicht ausreichend untersucht werden.
Sauerstoffdiffusion ins System lief} keine genaue Aussage zu, ob die Reaktivierung
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des Katalysators tatséchlich bei Raumtemperatur erfolgen kann. Somit konnte auch
nicht hinreichend genau geklart werden, welcher Prozefl fiir die Aktivitdtsdnderung
zustdndig ist. Bei den Prototypen konnte jedoch eine ausreichende Dichtigkeit des
Reaktors gewéhrleistet werden, damit beim Abkiihlprozefl kein Sauerstoff ins System
gelangt.

In Abbildung 9.18 und 9.19 ist dargestellt, dafl bei sehr langer Lagerung (Reaktor
geoffnet) eine Reaktivierung mit gleichzeitig verbundener erhdhter CO-Bildung auf-
tritt. Der aus Kupfer gefertigte Reaktor wurde dabei etwa 9 Monate und der aus
Edelstahl/Aluminium gefertigte Reaktor 3 Monate gelagert.
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Wenn tatséchlich Sauerstoff den Oxidationszustand (nur der Katalysatoroberfléche)
derart positiv beeinflussen sollte, so miifite dieser Prozef§ der Reaktivierung bei erhohter
Temperatur beschleunigbar sein. Eine Behandlung des Reaktors Typ B mit 0.5 1y /min
Luft bei 200°C (1 h) zeigte jedoch keinen Einfluff auf den Umsatzgrad des Reaktors.
Nur die CO-Nebenproduktbildung erhohte sich drastisch (siehe Abbildung 9.20). Da
gleichzeitig die beobachtete Stabilisierung des Katalysators durch eine Zugabe von nur
wenig Sauerstoff zum Reaktandengas erzielt wurde (siehe Kapitel 6.2), liegt wohl eher
die Vermutung nahe, dafl entweder die erhohte Wasserstoffaufnahme in den Kataly-
sator (vergleiche Kapitel 5.1.2) bei erhdhter Temperatur oder eine Segregation, z.B.
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von Zink an die Oberfliche des Katalysators durch ,,Oxidation” der Oberfliche be-
hindert wird. Eine eindeutige Identifizierung des Effekts gelang auch hier mit den zur
Verfiigung stehenden Mitteln nicht.
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9.2.4 Einflul erzwungener Temperaturprofile

Die Vorteile der mikrostrukturierten Reformer beziiglich des einstellbaren Tempera-
turprofils und der geringen Temperaturgradienten lassen sich fiir eine gezielte Tempe-
raturfiihrung im Reaktor ausnutzen. So kann der Warmebedarf iiber eine getrennte
Regelung der Heizpatronen gesteuert werden oder auch Temperaturprofile im Reaktor
eingestellt werden und deren Einfluff auf Umsatzgrad und Nebenprodukte wie Kohlen-
monoxid festgestellt werden.

Besonders deutlich kann der Unterschied im Reaktionsverhalten durch die verschiede-
nen Heizungsvarianten bei einem Reaktor vom Typ B beobachtet werden, da dieser die
geringere Warmeleitfihigkeit aufweist. So kann bei einer getrennten Regelung jeder ein-
zelnen Heizpatrone im Gegensatz zur Regelung als Gruppe (siehe Abbildung 9.21) der
Umsatzgrad durchaus mefibar fallen. Dies héngt vor allem damit zusammen, dafl der



198 KAPITEL 9. MIKROSTRUKTURAPPARATE

Reaktor im Falle der Gruppenregelung iiber die zweite Heizpatrone gesteuert wird. An
dieser wird mehr Energie durch eintretendes kaltes Gas und hohere Reaktionsgeschwin-
digkeit verbraucht. Am Reaktorausgang steigt durch den gleichen Leistungseintrag pro
Heizelement die Temperatur im Heizblock weit {iber die Solltemperatur.
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Dafl der Einflul der iiberhchten Temperatur in der Ndhe der Heizpatronen am Re-
aktorausgang auf die CO-Konzentration nicht besonders stark ist, la8t sich wie in
Kapitel 9.2.2 durch die starke Inhibierung der fiir die Zersetzungsreaktion zustdndigen
Katalysatorzentren am Reaktorausgang durch Wasserstoff erklidren (siehe auch Kapi-
tel 7).

Der Vergleich der Temperaturprofile an der Oberfliche des Reaktors (Abbildung 9.22)
148t weiter erkennen, dafl bei konstanter Temperatur iiber alle Heizelemente und damit
hoherer Temperatur der ersten Heizpatrone im Vergleich zur Gruppenregelung trotz-
dem nur 277°C an der MeBstelle 1a vorliegen. Das Maximum der Temperatur iiber
die Mefistellen 6a-8a bei der Gruppenregelung deutet diesbeziiglich darauf hin, daf die
iiberschiissige Wiarme in diesem Fall entgegen der Stromungsrichtung im Folienmate-
rial transportiert wird und deswegen bei der getrennten Regelung die Temperaturen
am Reaktoreingang niedriger ausfallen. Der Wérmetransport in axialer Richtung pro-
fitiert durch die diinne Katalysatorschicht auf den Stegoberflichen der Folie, die einen
Wirmewiderstand fiir den Warmetransport zur Oberfliche darstellt. Auch die Beob-
achtung gleicher Temperatur bei beiden Beheizungsvarianten an Mefstelle 11a (Reak-
torausgang) ist kein Widerspruch dazu.

Der Effekt der Inhibierung der CO-Bildung am Reaktorausgang durch Wasserstoff sollte
bei einem gezielt eingestellten Temperaturgefille ausgenutzt werden kénnen. So wur-
den z.B. entsprechend der Abbildung 9.23 die Temperatur der ersten zwei oder der
letzten zwei Heizpatronen jeweils um 20 K hoher eingestellt (Nummerierung der Tem-
peraturintervalle siehe Tabelle 9.3).

Die Differenz zwischen den mittleren Temperaturen an der oberen Deckplatte (Mef-
stellen A) der jeweiligen korrespondierenden Versuche zu Temperaturintervall 6 (siehe
Tabelle 9.3) ist dabei nur unwesentlich (2.7 K). Dies konnte auch bei allen anderen
Einstellungen (Intervalle 1-5) festgestellt werden.

Der Einfluf§ dieser gezielten Temperaturfiihrung auf den Umsatzgrad und die CO-
Bildung ist in Abbildung 9.24 dargestellt. Fiir den Umsatzgrad des Methanols ist trotz
der variierenden Zusammensetzung entlang der Flufirichtung unerheblich, welcher Tem-
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Abbildung 9.23: Vergleich des Temperaturprofils anhand Thermoelementmessungen an den Mef-
stellen des Reaktortyps B (Bauteil 841-1-6.0) fiir um 20 K fallende (links) bzw. steigende (rechts)
Temperatur nach der zweiten bzw. vierten Heizpatrone (Temperaturintervall 6)

peraturverlauf vorliegt. In den gewihlten Intervallen ist die mittlere Temperatur des
Reaktors entscheidend. Positiv im Hinblick auf eine geringere Kohlenmonoxidkonzen-
tration ist eine steigende Temperatur im Reaktor fiir Palladiumkatalysatoren. Dabei
wird in den kiihleren Zonen des Reaktors ausreichend Wasserstoff fiir die Reaktorteile
mit hohen Temperaturen produziert, so dafl die Zersetzungsreaktion inhibiert wird.

9.3 Dynamischer Betrieb der Reaktortypen

Fiir den Betrieb eines Methanolreformers in mobilen Systemen sind schnelle Last- als
auch Temperaturerhohung (Startphase) gefordert. Dabei muf} sich der Katalysator als
stabil erweisen. Gleichzeitig muf sich aber auch der Reaktor moglichst schnell den Be-
triebsbedingungen anpassen. Im Folgenden wird deswegen das Verhalten der beziiglich
des Wiarmemanagements als auch der Beheizungsvariante natiirlich noch nicht opti-
mierten Labormodule untersucht.
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Temperaturintervall | fallende Temperatur [°C] | steigende Temperatur [°C]
1 230/210 210/230
2 250/230 230/250
3 270/250 250/270
1 200,270 270,290
5 310,270 270/310
6 310/290 200/310

Tabelle 9.3: Temperatureinstellungen an den Heizpatronen 1+2/3-6 bzw. 1-4/5+6 fiir gezielte Tem-
peraturfiihrung
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9.3.1 Tragheit der Anlage und Analytik

Bevor eine Beurteilung der Antwortsignale eines entsprechenden Reformers erfolgen
kann, miissen fiir die Tests eine mdoglichst schnelle Datenerfassung von Temperatursi-
gnalen als auch eine moglichst schnelle Analytik der Reaktanden erfolgen.

Durch die Labview-Steuerung war eine Erfassung ausgewihlter Temperaturen in
einem Abstand von 0.5 s moglich. Sollwertvorgaben erfolgten mindestens so schnell.
Die Erfassung der Reaktandenkonzentrationen konnte mit den optimierten Parametern
(sieche Kapitel 3.2.2) fiir das CI-MS trotz der Unterschiede in den Konzentrationen
(DME bis minimal 5 ppm und Wasser bis maximal 70 Vol.-%) in einem Abstand
von ca. 1 s mit akzeptablen Schwankungen erfolgen. Wesentlichen Einfluf§ auf die
notwendige Zeit bis zur Detektion einer Anderung, z.B. im Produktgasstrom hatte
jedoch die baulich beschrinkte Anordnung von Analytik und Reaktor (Totzeit durch
Rohrleitung), die rdumlich getrennte Wasserstoffdetektion im Sektorfeldmassen-
spektrometer, bei der in einem Trockner zunéchst Feuchtigkeit auskondensiert wird
(Totzeit zwischen Air- und H-Sense durch Einbauten), aber auch die Adsorption der
Démpfe in der Verdiinnungseinheit, den Spektrometern und den Rohrleitungen. Somit
muflte fiir jede zu detektierende Substanz eine Laufzeit ermittelt werden, die sich aus
Totzeit und Ansprechzeit der jeweiligen Analytikkomponente zusammensetzt.

Zur Bestimmung der individuellen Laufzeiten wurde bei stationdrem Betrieb der
Anlage mit relativ hohen Umsatzgraden durch Reaktion innerhalb von Sekun-
denbruchteilen vom Reaktor auf die Bypassleitung geschaltet, so dafl eine starke
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Konzentrationsinderung erfolgte. Dabei wurde die Anderung der Konzentration als
ausreichend erachtet, wenn 90 % der Anderung gegeniiber dem Endwert erfolgt waren
(too-Zeit; im Folgenden identisch mit dem Begriff Laufzeit). In Abbildung 9.25 ist das
Ergebnis eines solchen Versuches dargestellt.
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Die lineare Drift der beiden Substanzen Wasser und Methanol nach dem Einschwing-
vorgang durch die Umschaltung wurde im wesentlichen auf die Schwankungen im
Druck auf der Anlagenseite (bis 0.15 bar) und die damit verbundene Riickwirkung
auf die Verdampfereinheit zuriickgefiihrt. Im Mittel ergaben sich fiir die Substanzen
Wasser tgg-Zeiten von 60 s, Methanol und Wasserstoff von 30 s und alle iibrigen
Komponenten von 10 s.

9.3.2 Einflul von Temperaturspriingen

Bei Start- sowie Abstellvorgingen eines mobilen Systems sind schnelle Temperatur-
wechsel gefordert. Ein Temperaturwechsel des Reformers zur Leistungskontrolle des
Brennstoffzellensystems ist bei hoher Dynamik ebenfalls denkbar. Deswegen wurde die
Geschwindigkeit, mit der die Einstellung des Reaktionsgleichgewichtes bei Tempera-
turdnderung erfolgt, experimentell untersucht.

Da auch die Materialwahl fiir die Reaktordynamik eine starke Einflufgréfie darstellt,
wurde der Reaktor Typ B (Aluminium/Edelstahl) mit dem Reaktor Typ C (Kup-
fer) bei getrennter Regelung der Heizpatronen verglichen. Diese Form der Regelung
sollte die Ubertemperaturen in der Heizebene verhindern und somit eine bessere Ver-
gleichsmoglichkeit schaffen.

Wie zu erwarten, zeigte der Reaktor Typ B bei einem Sollwertsprung von 20 K in der
Heizebene eine schnellere Einstellung des Temperaturgleichgewichtes (40 s) im Gegen-
satz zu Typ C (60 s) aufgrund seiner geringeren Wérmekapazitiat (Abbildung 9.26). Die
endgiiltige Einstellung konstanter Oberflichentemperaturen jedoch wurde mafigeblich
von der Wérmeleitfihigkeit beeinflufit. So war insgesamt nach 80 s Typ C thermisch
equilibriert, Typ B hingegen erst nach ca. 150 s. Der Einflu} der Absoluttemperatur
auf diese Zeiten war im Bereich von 200°C bis 310°C marginal.

Die Auswirkung der Einstellung des Temperaturgleichgewichtes konnte auf die
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Abbildung 9.26: Temperaturverliufe an ausgewihlten Mefipunkten der Reaktoren Typ B (links) und
Typ C (rechts) bei einem Temperatursprung (Sollwert) von 20 K bei getrennter Heizelementregelung

Umsatzgrad- und Konzentrationsénderungen direkt iibertragen werden. Wihrend bei
diesen Temperaturspriingen der Aluminium/Edelstahl-Reaktor (Abbildung 9.27 a)) fiir
die Erreichung konstanter Umsatzgrade immer etwa 150 s benotigte, waren beim Kup-
ferreaktor (Abbildung 9.27 b)) schon nach etwa 100 s konstante Werte der Konzentra-
tionen erreicht (in letzterer Abbildung sind die Konzentrationsspriinge vergleichsweise
gering, da der Umsatzgrad-Temperaturverlauf bereits abflacht; vergleichbare Umsatz-
gradspriinge bei einem gegebenen Intervall sind nicht méglich). Da zwischen den Tem-
peraturkurven und z.B. der Umsatzgradkurve mindestens die tgo-Zeit von Methanol
beriicksichtigt werden muf, ist in jedem Fall die Gleichgewichtseinstellung der Reak-
tion viel schneller. Die Tragheit der Reaktion kann maximal im Bereich von wenigen
(<10) Sekunden fiir einen derartigen Temperatursprung liegen.

Auch bei Versuchen mit grofieren Temperaturspriingen von 80 K (230°C nach 310°C),
bei denen sich die Aufheizdauer aufgrund der Reglercharakteristik nur unwesentlich
verldngerte, blieben Gleichgewichtseinstellung von Temperatur und Reaktion im sel-
ben Zeitfenster. Aus diesem Grund wird hier nur kurz auf den Verlauf des Abkiihl-
und Aufheizvorgangs bei beiden Reformermaterialien eingegangen. Der Reaktor Typ B
(Abbildung 9.28 a)) erreicht sein Maximum der Temperatur im Aufheizvorgang nach
etwa 100 s (Heizebene) bzw. 300 s (Oberfliche). Bei Reaktortyp C (Abbildung 9.28 b))
werden demgegeniiber 150 s bzw. 200 s benotigt.

Interessant im Fall der Abkiihlung ist, daf} trotz der etwa 50 % hoheren Wirmekapa-
zitét des Kupfers gegeniiber der Materialpaarung Aluminium /Edelstahl die Tempera-
tur des Kupferreaktors etwa gleich schnell sinkt. Dies kann an dem etwas hoheren Um-
satzgrad (hoherer Energieverbrauch durch Reaktion), vor allem aber an der besseren
Wirmeableitung iiber die Reaktoranschliisse liegen. Beide Reaktoren benétigen in der
Groflenordnung von 10 min fiir die Abkiihlung um 80 K. Fiir den Kupferreaktor wiirden
rein rechnerisch mindestens 30 min benotigt. Dabei wurde ein konstanter vollstindiger
Umsatz und eine Aufheizung des eintretenden Gases auf 310°C fiir den Fall schnellster
Abkiihlung vorausgesetzt. Eine thermische Trennung der Reaktoranschliisse bzw. auch
eine bessere Isolation der Auflenhiille wére fiir einen mobilen Einsatz eines Reformers
in jedem Fall notig, um moglichst wenig Energie bei Standzeiten zu verlieren. Jeder
Autheizvorgang erniedrigt den Gesamtwirkungsgrad. Speziell fiir Kurzstreckenfahrten
ist dies von extremer Bedeutung.



9.3. DYNAMISCHER BETRIEB DER REAKTORTYPEN 203
a)

70, 800, 800

70.0 4 290°C 310°C
60 - Umsatz-
60.0 grad
"T600
50 1500 %
€ Ss0luw H2
= 40.0
o= |3 H20
S £ 300 S 400 |
- © =
30782004 2 coo
= c
=] N @
0. 81007 8 CH30H
B 2 200 - DME
10 4
04 - co
0 - 0.0 0
-100 0 100 200 300 400
Zeit [s]
b)
100 4 80.04 600
Umsatz-
grad
80 { 60.0
T |2 H
S 340 0l
o i =
© I (=] . .
9 .% 5 Ha0 Abbildung  9.27:
@ 5,00 w® Umsatzgrad und
£ 401 8 % CO2 Reaktandenkon-
S £ zentrationen als
20 | = G0 00-0- IR0 0 0-00 00— ~00- 0= -0~ CH30H Funktion der Zeit
co bei einem Tempe-
04 1 DME ratursprung von
0 0.0 - 0 ! . ‘ : 290°C auf 310°C fiir
-100 0 100 200 300 400 a) Reaktor Typ B
Zeit [s] und b)  Reaktor
Typ C

9.3.3 Verhalten bei Wechsel zwischen Null- und Vollastbe-
trieb

Im Gegensatz zum Wechsel der Temperatur, bei der die Trégheit der Reaktion ge-
geniiber der Gleichgewichtseinstellung der Temperatur des Reaktors als vernachléssig-
bar eingestuft werden konnte, ist ein Wechsel des Lastzustandes eine weitaus grofiere
Anforderung an die Reaktion. Dabei sollte in erster Ndherung das Reaktormaterial auf
die Einstellung stationdrer Bedingungen keinen Einflufl haben.

Bei einem Vergleich der Abbildungen 9.29 a) und b), bei denen in beiden Fillen der
Reaktor durch Umschaltung auf Bypass fiir 5 min ausgeblendet wurde, zeigt sich je-
doch beziiglich des Umsatzgrades und der Dimethyletherkonzentration ein merklicher
Unterschied.

Wihrend beim Aluminium/Edelstahlreaktor (Typ B) in Abbildung 9.29 a) bei erneuter
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Zuschaltung des Reaktors in den Wasser-Methanol Dampfstrom zunéchst ein lokales
und im weiteren Verlauf noch ein absolutes Umsatzgradmaximum sowie ein absolutes
Maximum in der DME-Bildung auftritt, kann dies beim Kupferreaktor (Typ C) nicht
beobachtet werden (siehe Abbildung 9.29 b)).

Eine Auswertung der maximal gemessenen DME-Konzentrationen in beiden Reakto-
ren in Abhéngigkeit der Temperatur, bei der der Lastwechsel vollzogen wurde, zeigt
(Abbildung 9.30), daf§ im Fall des Reaktors Typ B ein deutliches Maximum an Di-
methylether bei 270°C Reaktortemperatur vorliegt. Verantwortlich dafiir ist demnach
eine Konkurrenz von Methanolreformierung am Katalysator und Etherbildung an den
Reaktorwénden. Die im Vergleich zu Kapitel 7 (Testreaktor aus 1.4922) héheren DME-
Konzentrationen im stationdren Betrieb des Reaktors B sind auf das Edelstahlgehduse
(1.4301) zuriickzufiihren. Kupfer als Reaktormaterial (Typ C) verhélt sich fast inert.
Die beiden Umsatzgradmaxima im Falle des Reaktors Typ B lassen sich nicht unmittel-
bar auf eine Funktion des Reaktormaterials zuriickfithren. Erst bei genauer Auswertung
fallt eine Temperaturschwingung des Reaktors Typ B auf (vergleiche Abbildung 9.31 a)
fiir Typ B und b) fiir Typ C). Wihrend durch die hohere Wérmeleitfihigkeit und
Wirmekapazitit des gesamten Reaktormaterials beim Reaktor Typ C die wegfallende
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Abbildung  9.29:
Verhalten von
a) Reaktor Typ B
(841-1-6.0) und
b) Reaktor Typ C
(702-G-6.0) bei
Lastwechseln bei

konstanter Tempera-
tur (270°C)

bzw. neu zu liefernde Reaktionswérme leichter kompensiert werden kann (Temperatur-
spriinge im Bereich des Mefifehlers +£1 K), wird ein Temperatursprung an der Ober-
fliche des Reaktors B von immerhin 5 K detektiert. So kann im ausgeblendeten Zustand
die Reaktion im Reaktor Typ B zunéchst einen hoheren Umsatzgrad erreichen (lokales
Maximum), und bei vergleichsweise hoherer Temperatur nach erneuter Durchstromung
des Reaktors bei eingeschwungener Oberflichenbelegung am Katalysator ein absolutes
Maximum an Umsatzgrad erzeugt werden.
Der Einschwingvorgang der Reaktion bei beiden Reaktoren liegt im Bereich von 60-
70 s und unterscheidet sich demnach nur unwesentlich von den maximalen tqy-Zeiten
der Analytik inkl. Anlage, so dafl ein schneller Lastwechsel ohne Puffersysteme fiir
Wasserstoff oder Strom (Akkumulatoren) greifbar ist. So konnte durch ein einfaches
Drosselventil der Gasstrom zur Brennstoffzelle reguliert und der Druck im Reformer

leicht variiert werden.
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9.3.4 Stabilitat bei gleichzeitigen Temperatur- und Lastwech-

seln

Als groftmoglicher Wechsel im Betriebszustand ist die Anderung von Vollast auf
Nullast bei nachfolgender Temperaturabsenkung auf Minimaltemperatur bzw. im
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umgekehrten Fall ein Temperatursprung auf Maximaltemperatur und folgendem
Vollastbetrieb wéahrend eines Fahrzyklus denkbar. Der Reformer darf dabei nicht
deaktivieren bzw. die Selektivitdten diirfen sich nach Erreichen des stationéren
Betriebspunktes nicht verschieben.

Um dies zu iiberpriifen, wurden exemplarische Versuche mit den verschiedenen
Reaktortypen durchgefiihrt, bei denen zwischen 230 und 310°C sowie Voll- und
Nullast variiert wurde. Dabei konnte fiir einige Zyklen, wie sie ausschnittsweise fiir
einen Zyklus in Abbildung 9.32 fiir Reaktor Typ B dargestellt sind, eine hervorragende
Stabilitdt des Reformers nachgewiesen werden. Eine Erfahrung fiir lingerer Zeitrdume
liegt nicht vor, da der Zeitbedarf derartiger Versuche sehr hoch ist. Die Regenerati-
onsfiahigkeit des Katalysatorsystems 1d8t jedoch auf Langzeitstabilitdt hoffen.
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9.4 Zusammenfassung und Kostenabschitzung

Bereits aus den Voriiberlegungen zum Scale-Up konnte gezeigt werden, dafl eine
effektive Beheizung und schnelle Auftheizung zum Start eines mikrostrukturierten
Systems stark vom Gewicht der Mikrostruktur, deren Volumenausnutzung und der
Wirmespeicherkapazitdt des verwendeten Folienmaterials abhédngt. Dabei kommen
fiir die spitere Umsetzung eine Beheizung mit Wiarmetrdgerdl oder die direkte
Wirmekopplung mit katalytischer Wasserstoff-/Methanol-Totaloxidation in Betracht.
Als Folienmaterial ist AlIMg3 wiinschenswert, da es korrosionsbesténdig ist und eine
hohe Wirmeleitfahigkeit mit gleichzeitig minimaler Warmekapazitéit kombiniert.

Bei Soll-Ist Vergleichen des Scale-Up mit elektrisch beheizten Mikrostrukturreformern
mit Palladiumkatalysatoren konnten Abschétzungskriterien fiir mogliche Temperatur-
gradienten in der Schicht und in der Mikrostruktur verifiziert werden. Die Skalierung
des Systems gelang im Gegensatz zu konventionellen Reaktorsystemen ohne Abstriche
in Umsatzgrad und Selektivitit um den Faktor 200, was die Parallelisierbarkeit von
Mikrokanélen beweist.

Im Vergleich der verschiedenen Reaktormaterialien erwies sich - wegen der hohen
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Anzahl an parallel geschaltenen Reformierungsfolien in Relation zur Heizebene bei
den Prototypen - Kupfer (Reaktor Typ C) mit der hoheren Wirmeleitfihigkeit und
Wirmekapazitit als die Kombination Edelstahlgehduse und AlMg3-Folien (Reaktor
Typ A oder B) beziiglich der Temperatur als nahezu gradientenfrei. Der Umsatzgrad
war somit im Kupferreaktor hoher.

Untersuchungen an Reaktoren mit Edelstahlgehéduse, bei denen ein Temperaturprofil
entlang der Flufirichtung erzwungen wurde, lieen den Schluff zu, dafl niedrige
Eingangstemperaturen in den Reaktor die Selektivitdt beziiglich der Methanolre-
formierung an Palladiumkatalysatoren steigern. Dies kann durch Inhibierung der
CO-produzierenden Zentren durch Wasserstoff erklirt werden (siehe auch Kapitel 7).
Gleiches gilt fiir den Druckbetrieb der Reaktoren, bei dem durch die niedrige Gasein-
trittstemperatur in den Reaktor ebenfalls geringere CO-Konzentrationen auftraten.
Die Einstellung des Reaktionsgleichgewichtes bei Temperatur- als auch Lastwechsel
ist sehr schnell, so dafl Puffergefifie fiir Wasserstoff bei noch zu optimierender Zufuhr
der Heizleistung und zu reduzierendem Gesamtgewicht der Reformer (gegeniiber den
Labormustern) nahezu iiberfliissig werden konnen.

Sowohl bei Temperatur- als auch Lastwechseln spielt das verwendete Reaktormaterial
eine bedeutende Rolle. Spitzenwerte an DME traten aufgrund des Stahlgehéduses auf.
Schlechtere Warmeleitfahigkeit und geringere Wiarmekapazitdt des Reaktors Typ B
verursachten leichte Temperaturschwankungen wihrend der Lastwechsel. Reaktor
Typ C konnte trotz der hoheren Warmekapazitdt bei Temperaturerhohung durch die
erhohte Wirmeleitfahigkeit schneller thermisch equilibrieren; die Abkiihlung erfolgte
ebenso schneller, was im Hinblick auf eine moglichst geringe Abkiihlung wéhrend der
Standzeiten eines mobilen Systems unvorteilhaft ist.

Sollte eine Weiterentwicklung der Methanolreformer mit Hinblick auf den gegenwirti-
gen Trend zur Benzinreformierung erfolgen, so miissen im Gegensatz zu den bisherigen
Labormustern einige Dinge beriicksichtigt werden: So mufl die Anzahl an Heizebenen
pro Anzahl an Reformierungsebenen erhoht werden, damit auch beim Material AlMg3
die Temperaturgradienten reduziert werden. Das Reaktorgehiuse darf nicht mehr
aus Edelstahl sein, damit unter anderem auch die Nebenproduktbildung reduziert
wird. Das Geh&use muf} insgesamt durch diinnere Wandstérken oder Ausfrisungen im
Wandmaterial leichter werden (vergleichbar zu [15]). Die Kosten des Reformersystems
miissen durch entsprechend serientaugliche Strukturierungs- und Fiigeverfahren
reduziert werden. Letztlich stellt sich noch die Frage, ob der sehr stabile Palladi-
umkatalysator nicht nur in einem ,,Startreformer” mit kleinerer Leistung verwendet
wird. Die Kosten beziiglich des Palladiumsystems belaufen sich bei einem derzeitigen
Weltmarktpreis von ca. 10 € pro Gramm Palladium (Juli 2002) auf etwa 100 € pro
Kilowatt elektrischer Leistung (20 gratatysator/200 We bzw. 10 gpg/kW;). Die
verwendeten Zinkoxidnanopartikel fallen dabei nicht ins Gewicht, da diese inzwischen
auch {iber Féllung hergestellt werden konnen (siehe [70]).



Kapitel 10

Abschlielende Betrachtungen

Noch bevor die Untersuchungen zur Methanol-Dampf Reformierung in Mikrokanélen
oder sogar Mikrostrukturreaktoren begonnen wurden, mufiten die Rahmenbe-
dingungen und die kritischen Parameter beziiglich der spéteren Einbindung des
Reformersystems in den Gesamtkomplex der Wasserstofferzeugung fiir mobile
Brennstoffzellensysteme betrachtet werden. Die technischen Storfaktoren fiir die Rea-
lisierbarkeit eines solches Verfahrens sind vor allem die CO-Entwicklung, die geringe
Systemdynamik bzw. die Reformergrofie sowie die Desaktivierung der Katalysatoren
bei verdnderlichen Betriebsbedingungen.

Fir die Aufgabe der Schichtentwicklung fiir Katalysatoren in Mikrostruk-
turreaktoren wurden die Problematiken der Materialpaarung und den extrem kleinen
Abmessungen erldutert. Dabei erfordert die vergleichsweise langsame Methanol-Dampf
Reformierung (Verweilzeiten von ca. 0.25 s) auch dicke Katalysatorschichten, weshalb
ein Verfahren der Beschichtung auf der Basis kduflicher Nanopartikel entwickelt
wurde, bei dem die Partikel in den Mikrostrukturen immobilisiert werden.
Kernschritte im Herstellungsablauf sind dabei immer die Losung eines Cellulosederi-
vats und die Dispergierung der Partikel in dieser Losung. Die Dispersion wird in die
Mikrokandle gefiillt und getrocknet. Durch Kalzination wird schlielich das Polymer,
welches als Haftvermittler und Dispersionsstabilisator dient, abgebrannt und die
Partikel bis zu einem gewissen Grad gesintert. Dieser Sinterungsprozefi sorgt fiir die
Haftung der Partikel untereinander. Die Haftung an der Folie basiert zum Teil auf
Verbindungen mit der Oxidhaut der Strukturfolie oder auch auf Verzahnung der
Schicht mit dem Untergrund (Oberflichenrauhigkeiten).

Den Einflul der Inhomogenitdt der Schicht auf die Verweilzeitverteilung zwischen
mehreren integral betrachteten Einzelkandlen konnte mit Hilfe einer angepafiten
Mefimethode auf der Basis von Hitzdrahtanemometrie bestimmt werden.

Es konnte gezeigt werden, dafl die Beschichtung der Kandle vor oder auch nach dem
Fiigen des Mikroreaktors moglich ist. Letztere Variante ist anzuwenden, wenn die
Schicht den Fiigeprozefl stort oder das Fiigen dem Katalysator schadet.

Fiir den Kalzinations-/Sinterungsschritt wurden Untersuchungen hinsichtlich minima-
ler Temperaturen zum Polymerabbrand sowie dem Sinterungsfortschritt angestellt.
Fiir die palladiumbasierten Systeme konnte eine Vorab-Imprdignierung der Zinkoxid-
nanopartikel oder Nachtrigliche Beschichtung der Zinkoxidschicht mit Palladium
erfolgen. Nach der Kalzination der Schicht wurde eine Reduktion durchgefiihrt, um
eine Aktivitdtserhohung durch Bildung einer PdZn-Legierung zu erreichen.
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Bei den Kupferkatalysatoren wurden neben einer Nachtréiglichen Imprégnierung
einer Trégerschicht vor allem Mischungen von Partikeln unterschiedlichen Materials
mit preisgiinstigen CuO-Nanopartikeln untersucht. Dabei wurde zur Mischung eine
Trockenmahlung vor der Dispergierung oder die Vermischung in der Dispersion in
Betracht gezogen. Bei der Mahlung der Partikel konnte zunéchst ein Partikelbruch,
eine steigende Agglomeration, aber keine Gitteraufweitung etc. nachgewiesen werden.
Die Nafsmischung wurde zunéchst durch Bestimmung der Agglomeratgrofie beurteilt.

Die unterschiedlichen Aktivkomponenten fiir die Dampfreformierung erforderten
auch aufgrund der Vielzahl an Préparationsvarianten sehr verschiedene Methoden zur
Charakterisierung des Katalysators.

So wurde im Falle des Palladiumkatalysators zunéchst die Owxidationsstufe von Palla-
dium und Zink wéhrend der einzelnen Pridparationsstufen untersucht. Dabei konnte
die Zersetzung des Pd(O-CO-CHjz), zu Pd(0) bis 250°C iiberpriift und die Bildung von
PdO im Temperaturfenster bis 500°C nachgewiesen werden. Die Reduktion des Palla-
diumoxids zu Pd(0) erfolgte bereits bei 40°C. Das Fehlen einer Wasserstoffdesorption
von Pd(0) lieff vermuten, dafl eine Hydridbildung mit Pd(0) auf ZnO nicht moglich
ist. Die Bildung von PdZn begann allgemein bei etwa 250°C und konnte ab 500°C als
abgeschlossen betrachtet werden. Eine Zerstorung der PdZn-Legierung unter Luft
(als Betriebszustand durch Systemspiilungen oder Leckagen denkbar) konnte erst ab
250°C beobachtet werden.

Fiir die Dispersionsbestimmung des PdZn konnten zwei Methoden auf der Basis von
Chemisorption mit iibereinstimmenden Ergebnissen beziiglich des Dispersionsgrades
entwickelt werden. Dabei zeigten sich beziiglich der Pridparationsparameter nur drei
wesentliche EinfluBgréfien auf die Dispersion: Die Kalzinationstemperatur der Schicht,
die Reduktionstemperatur des Katalysators und die Pd-Beladung.

Da beziiglich der berechneten Kristallitgrifse des PdZn Diskrepanzen nach zwei ver-
schiedenen Bestimmungsmethoden bestanden, wurde zunédchst die gute Kristallinitét
der untersuchten Proben nachgewiesen. REM-Aufnahmen bestétigten ein Durch-
messerwachstum mit steigender Pd-Beladung. Die Abweichungen der Kristallitgrofie
erkliarten sich durch eine Schwammstruktur grofler PdZn-Kristallite.

Untersuchungen der Adsorptionseigenschaften von PdZn mit Hilfe von DRIFT-
Spektroskopie beziiglich Edukten, Produkten und Zwischenprodukten wurden
durchgefiihrt. Diese zeigten eine im Vergleich zu reinem ZnO geringere Neigung des
PdZn-Katalysators zur Adsorption der Edukte Methanol und Wasser mit steigendem
PdZn-Anteil. Methoxy-Absorptionsbanden sowie Formiat-Banden auf ZnO und PdZn
konnten voneinander unterschieden werden. Bei Desorptionsversuchen zeigte sich
eine Reaktion des Formaldehyd-Wasser-Gemisches als auch der Ameisensdure auf
dem Katalysator bei niedriger Temperatur. Versuche mit Wechseladsorption von
Wasser und Methanol fiihrten zur Vermutung, daf§ der Schritt vom Formaldehyd zur
Ameisensdure geschwindigkeitsbestimmend sein kénnte.

Fiir die kupferbasierten Katalysatoren wurde in einem ersten Schritt die Reduzierbar-
keit der Kupferoxidnanopartikel durch Wasserstoff untersucht.

Bei den lediglich gemahlenen Mischungen aus CuO und ZnO konnten trotz geringerer
CuO-Partikelgrofie bei langerer Mahldauer kaum Unterschiede im Reduktionsverhalten
aufgrund gegenlaufiger Effekte festgestellt werden. In der Regel konnte ein gegeniiber
dem Theoriedurchmesser (berechnet aus CuO) um den Faktor 2 gréfierer Durch-
messer der Cu(0)-Kristallite bestimmt werden. Gemahlene Proben mit geringerem
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Gewichtsanteil an CuO-Nanopartikeln lieflen sich unabhingig von der Beimengung
leichter reduzieren. Die Cu(0)-PartikelgroBe fiel mit steigendem Gewichtsanteil an
,, Tragermaterial”.

Bei der Naffmischung von CuO/ZnO in der Dispersion konnte ein Effekt auf die
Vermischung und damit die Reduktionstemperatur der kalzinierten Proben aufgrund
der Wahl des Dispersionsmittels festgestellt werden. Dariiber hinaus stieg die Reduk-
tionstemperatur mit ldngerer Dispergierdauer in Abhingigkeit des ZnO-Durchmessers
in HEC/Wasser. Die Loslichkeit von Zinkoxid und Rekristallisation auf Kupferoxid in
vollentsalztem Wasser konnte die Ursache hierfiir sein. Abnehmende ZnO-Durchmesser
mit der Dispergierdauer sowie gleichbleibende Mischgiiten vorgemahlener Partikel
deuten ebenfalls darauf hin.

Die aus der CuO-Partikelgrofie berechneten Cu(0)-Durchmesser fiir die nur na$gemisch-
ten Proben, deren Dispergierdauer entsprechend der Agglomeratgrofienbestimmung
optimiert waren, stimmten sehr gut mit den gemessenen Werten iiberein. Die Trennung
von Partikelbruchstiicken bei der Mahlung gelingt demnach vermutlich nicht, so dafl
bei der Reduktion wieder eine Sinterung erfolgt.

Die Oxidationsfahigkeit der préaparierten Kupferkatalysatoren bis 350°C war gering.
Eine Teiloxidation der Partikel zu CuyO konnte festgestellt werden.

Fiir die Bestimmung der Mischgiite der Nanopartikel wurde eine Methode entwickelt.
Die gute Mischung bei den Schichten gemahlener Nanopartikel sowie bei nafigemisch-
ten Nanopartikelschichten mit optimierten Dispergierdauern konnte bestétigt werden.
Zum Vergleich des Adsorptionsverhaltens der Kupferkatalysatoren mit den Palla-
diumkatalysatoren wurde wieder DRIFT-Spektroskopie betrieben. Dabei stellten
sich variierende Reflexionsintensititen iiber der Wellenzahl bei unterschiedlichen
Oxidationszusténden der Kupferpartikeloberfliche ein. Formaldehyd/Wasser bzw.
Ameisensiure adsorbierten &hnlich dem PdZn/ZnO-System.

Die Untersuchungen zur Katalysatoraktivitit in Abhédngigkeit der Prépara-
tionsparameter wurden in einem Folien-Testreaktor mit maximal vier Folien durch-
gefiihrt. Dessen Idealitit wurde z.T. experimentell gepriift. Plug Flow-Eigenschaften
und die Gleichverteilung des Gesamtvolumenstromes auf die einzelnen Kanile konnte
mit Hilfe von Stromungssimulationen sowie Abschdtzungskriterien gezeigt werden.
Die Bypassminimierung wurde durch eine Kombination aus Druckverlustmessung und
Verluststrombestimmung erreicht.

Die Vernachléssigharkeit von Reaktionslimitierung durch Film- bzw. Porendiffusion
konnte durch Experimente gezeigt werden. Fiir die Uberpriifung auf Limitierung durch
Filmdiffusion wurden die Geschwindigkeit im Kanal und der Diffusionskoeffizient der
Reaktanden durch Wahl des Trégergases variiert. Letztere Methode erschien dabei
belastbarer. Der Ausschlufi der Limitierung durch Porendiffusion konnte mit Hilfe von
unterschiedlichen Katalysatorschichtdicken gezeigt werden.

Ausgehend vom Standardkatalysator wurde fiir die palladiumbasierten Systeme
zundchst die Desaktivierung in Relation zur Katalysatorgesamtmasse und damit der
Strukturgeometrie dargestellt.

Durch eine homogenere Verteilung des Katalysators in der Struktur mit zunehmender
Dispersionsqualitit wurde ein hoherer Umsatzgrad erzielt. Eine Alterung des Kataly-
sators in der Dispersion konnte nicht beobachtet werden.

Die Kalzinationsbedingungen hatten keinen Einflufl auf die Katalysatoreigenschaften,
wenngleich bei steigender Reduktionstemperatur eine geringere Oberfliche der PdZn-
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Legierung gemessen wurde (siehe Abhingigkeit von der Beladung).

Fir den Umsatzgrad in Verbindung mit der Reduktionstemperatur konnte ein Zu-
sammenhang mit der PdZn-Dispersion hergestellt werden. Die Kristallinitdt des
PdZn hatte nur zu Versuchsbeginn Einflufl auf die CO-Bildung. Bei hoher Reak-
tionstemperatur verminderte sich die CO-Konzentration bei Proben mit niedriger
Reduktionstemperatur auf das Niveau gut kristalliner PdZn-Proben. Eine Migration
des im Unterschuff vorhandenen Zn(0) an die Oberfliche des PdZn wire denkbar.
Selbst bei vollstandig desaktivierten Katalysatoren, bei denen ebenfalls eine Zinkse-
gregation thematisiert wurde, konnte dies nicht explizit nachgewiesen werden.
Ursachen fiir die generell beobachteten hohen Kohlenmonoxidkonzentrationen im
Vergleich zu den Wassergasgleichgewichtskonzentrationen bei niedriger Reaktions-
temperatur konnten auf den Anteil an freiem Pd(0) als auch auf Kontakte des
PdZn-Katalysators zur Folie zuriickgefiihrt werden. Die Produktion von Dimethylether
hing nur vom Folienmaterial ab.

Als besonders wichtiger Parameter stellte sich die Palladiumbeladung heraus. Die
geringere PdZn-Dispersion mit steigendem Pd-Anteil fiir Katalysatoren nach der
Variante der Vorab-Imprdignierung wurde durch eine steigende Turn Over Frequency
iiberkompensiert, die Stabilitdt erhoht und die Selektivitdt zu CO erniedrigt. Ka-
talysatoren nach der Variante der Nachtrdglichen Imprignierung erzielten aufgrund
der Ungleichverteilung des Palladiums entlang der Mikrokanéle hohere Umsatzgrade
bei geringerer Pd-Beladung. Starke CO-Bildung und schnelle Desaktivierung waren
jedoch hinderlich fiir diese preisgiinstigere Impréigniervariante.

Die beobachteten Tendenzen mit steigender Pd-Beladung diirften auch fiir die Stabi-
lisierung des Katalysators durch Sauerstoffzudosierung bzw. die Reaktivierung nach
Abschalt-/Anfahrvorgingen verantwortlich sein. Eine stdrkere Zinkmigration, eine
wasserstoffinduzierte Gitteraufweitung oder Wechselwirkungen des PdZn-Kristalliten
mit Zinkoxid wéren mit fallendem Partikeldurchmesser denkbar. Die Bedingungen
des Abschaltens/Anfahrens des Reaktors hatten keinen Einflul auf erreichbare
Umsatzgrade.

Die kupferbasierten Systeme wurden im ersten Schritt in Bezug auf den Einflufl des
Reduktionszustandes auf die Katalysatoraktivitdt untersucht. Nach dem Erreichen
einer notwendigen Anspringtemperatur (Reduktion der Oberfliche) zeigte sich eine
hohere Aktivitdt des Katalysators mit geringem integralen Reduktionszustand der
CuO-Partikel. Schichten basierend auf einer Mischung der Nanopartikel durch reines
Riihren in der Dispersion desaktivierten mit fortschreitender Reduktion verbunden mit
Sinterung unter Reaktionsbedingungen sehr schnell (bis zur vollstdndigen Reduktion).
Bei steigenden Kalzinationstemperaturen wurde der Umsatzgrad aufgrund des Sin-
terungsgrades in Abhéngigkeit des Partikelgemisches geringer. Durch Imprédgnierung
von Tragerschichten wurde massiv Einflul auf die Porenstruktur des Katalysators
genommen. Imprégnierte Systeme desaktivierten auflerdem schneller.

Bei der Vermischung der Partikel in der Dispersion mit erhohtem Energieeintrag
steigerte die Dispergierdauer bei allen untersuchten Dispersionsmittel-Partikel-
Systemen den Umsatzgrad. Die Desaktivierung erfolgte dennoch schnell, wobei die
Desaktivierung wieder auf eine vollstdndige Reduktion der CuO-Partikel und damit
eintretende Sinterung zuriickgefiihrt werden konnte. Nur die Mischungen CuO/ZnO
in HEC/Wasser erreichten nach einiger Zeit einen stabilen Betriebspunkt (anstelle
vollstandiger Desaktivierung). Dies wurde auf Sperrschichten durch Zinkverbindungen
(Rekristallisationseffekt) zuriickgefiihrt.
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Die gemahlenen Partikelmischungen zeigten ebenfalls bei steigender Mahldauer
erhohten Umsatzgrad. Die im Vergleich zu Nafimischungen schneller fortschreitende
Desaktivierung korrelierte mit den Cu(0)-Vergroflerungsfaktoren bei den Reduktions-
experimenten. Das schlechte Anspringverhalten sowie die langsamere Desaktivierung
von nur kurz in HEC/Wasser gealterten Proben verdeutlichte den Effekt der ZnO-
Partikelgrofle auf die Rekristallisationseffekte. Kleinere Anteile an CuO-Nanopartikeln
im Gemisch verlangsamten die Desaktivierung nicht. Nur die Zumischung von TiO,-
Nanopartikeln erhohte bei gleichzeitig sehr viel geringerem Umsatzgrad die Stabilitét.
Dieser Effekt konnte auf die etwas geringere Cu(0)-PartikelgroBe bzw. die etwas
verschwommenere Oberflichenstruktur zuriickzufiihren sein.

Die CO-Bildung war bei allen frisch priparierten Proben niedriger als die Wassergas-
gleichgewichtskonzentration, so dafl die Zersetzung von Methanol zunédchst nur eine
untergeordnete Rolle im Reaktionssystem spielen kann. Durch Alterung der Partikel
in der Dispersion, Beimengung von TiOs-Nanopartikeln und in Abhéngigkeit der
Desaktivierungsgeschwindigkeit wird die Zersetzung stérker favorisiert.

Sauerstoff 1m Reaktionsraum erniedrigte den Umsatzgrad und stabilisierte den
Katalysator nur unwesentlich. Nach Desaktivierung reoxidierte Katalysatoren desak-
tivierten noch schneller. Oy wirkt sich also eher negativ auf die Eigenschaften des
Katalysators aus. Eine Reaktivierung durch Abschalt-/Anfahrvorgéinge, wie bei den
Pd-Katalysatoren konnte nicht beobachtet werden.

Aufgrund der geringeren Umsatzgrade und Stabilitédten von Kupfersystemen wurde
der Einflufl der Reaktionsbedingungen nur anhand des Pd-Standardkatalysators
iiberpriift. Jener blieb bei Temperaturzyklen ab dem zweiten Zyklus stabil.

Die Variation der Verweilzeit zeigte, dafl der Umsatzgrad fast linear mit der Foli-
enldnge zunimmt. CO wird hauptsédchlich am Mikrokanaleingang gebildet.

Bei den Produkten konnte nur Wasserstoff das Reaktionsgeschehen beeinflussen. H, in-
hibierte die Methanolreformierung und in viel stdrkerem Mafle die Zersetzungsreaktion
durch Beeinflussung des Oxidationszustandes der fiir die CO-Bildung verantwortlichen
Katalysatorzentren. Die WGS-/RWGS-Reaktion ist aus kinetischer Sicht inhibiert.
Bei den FEdukten erhohte die Methanolkonzentration die umgesetzte Stoffmenge und
die Dimethyletherbildung. Wasser hatte keinen Einflu§ auf die Methanolreformierung,
erniedrigte jedoch die Dimethyletherbildung. Die oxidierende Wirkung des Wassers
auf den Katalysator regte zu vermehrter CO-Bildung an.

Bei erhohtem Gesamtdruck, konstantem Molenstrom und gleichzeitig erhohter
Verweilzeit konnte kein Einflufl auf die CO-Bildung oder die Methanolreformierung
beobachtet werden. Inhibierende und reaktionsférdernde Effekte heben sich gerade auf.

Die Modellierung der Reaktionsgeschwindigkeiten konnte entsprechend den
beobachteten EinfluBparametern und Annahmen fiir das PdZn-System durchgefiihrt
werden. Es wurden geeignete Modellparameter fiir eine gute Ubereinstimmung
von Modellwerten und Mefwerten gefunden. Dabei stellte sich heraus, dafl bei
allen Teilschritten der Wasserstoffabstraktion von Methanol die Beriicksichtigung
der Desorption atomar gebundenen Wasserstoffes vom Katalysator zur Anpassung
notig ist. Die erste Stufe der Abstraktion von Wasserstoff zu einer Formiatspezies
scheint entgegen den Beobachtungen der DRIFT-Spektroskopie anhand der Anpas-
sungsfahigkeit der Modelle geschwindigkeitslimitierend zu sein. Die Ubertragbarkeit
der Modelle auf Reformerprototypen (Scale-Up) ist gewéhrleistet. Untersuchungen
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zur Katalysatorbeladung pro Mikrostrukturfolie und zur Verweilzeitabhéngigkeit mit
Hilfe unterschiedlich langen Strukturen erwiesen sich in gewissem Umfang limitiert
durch Bypasserscheinungen in den Experimenten.

Im Bezug auf die Mikrostrukturapparate wurden zunéchst die moglichen
Beheizungsvarianten im Hinblick auf ihre Eignung fiir Mikrostrukturen diskutiert.
Auch die Materialwahl wurde in Bezug auf die schnelle Aufheizung und die Korrosions-
bestindigkeit (experimentell) iiberpriift. Das Aufheizverhalten wurde mit geeigneten
Annahmen simuliert und die schnelle Aufheizbarkeit von Mikrostrukturen gezeigt. Eine
Berechnungsmethode fiir kritische Temperaturgradienten in den Katalysatorschichten
wurde entwickelt. Zur Abschétzung von Temperaturgradienten in unterschiedlichen
Stapeldicken von Reformerfolien zwischen zwei Heizebenen wurde eine auf Mikrostruk-
turen anwendbare Losung der Differenzialgleichung fiir Warmeleitung gefunden.

Der Aufbau der Reformerprototypen mit einer fiirs Labor geeigneten Heizpatronen-
Beheizung wurde gezeigt. Die Temperaturgradienten in Abhdngigkeit vom Reaktor-
material und der Heizungssteuerung wurden bestimmt und wesentlich geringere
Gradienten fiir Kupfer- gegeniiber Edelstahlreaktoren bei Gruppen- oder getrennter
Regelung der Heizpatronen nachgewiesen.

Der Scale-Up Faktor der vier eingesetzten Reaktoren gegeniiber den Einzelfolientest
betrug rechnerisch etwa 150 (Systemleistung 200 W,;) und konnte experimentell in
einer separaten Anlage unter stationdren Bedingungen bestétigt werden. Die einfache
Skalierbarkeit von Mikroreaktoren konnte so gezeigt werden.

Der Einfluf einiger Reaktionsbedingungen auf das Katalysatorverhalten wurde in den
Reaktoren {iberpriift. Phénomene wie die Reaktivierung des PdZn-Systems wurden
verifiziert.

Der Einfluf3 erzwungener Temperaturprofile auf den Umsatzgrad des Reaktors zeigte,
daf im Vergleich zu konventionellen Reaktoren eine Umsatzgradsteigerung durch
[sothermie mdglich ist. Wenn jedoch fiir den PdZn-Katalysator eine geringere
Eintrittstemperatur in den Reaktor gewé&hlt wird, was einem nicht isotherme Be-
trieb entspricht, kommt es durch Verschiebung der Reaktionsgeschwindigkeiten von
Zersetzungs- und Reformierungsreaktion zu geringeren CO-Ausbeuten.

Fiir die Quantifizierung der Reaktandenkonzentrationen bei dynamischer Betriebs-
weise der nicht optimierten Labor-Reaktoren wurden die Totzeiten der Anlage und
Analytik bestimmt. Bei Temperaturspriingen konnte zunéchst eine schnelle Tempe-
ratureinstellung (hohe Wérmeleitung vorteilhaft) in den Bauteilen nachgewiesen und
die augenblicklich dazu parallel verlaufende Gleichgewichtseinstellung der Reaktion
gezeigt werden. Bei Lastwechseln konnte ebenfalls eine Equilibrierung der Reaktionen
im Bereich von wenigen Sekunden gezeigt werden. Die Anpassung der Regelung
an den Wérmeverbrauch des Reaktors erfolgte bei hoherer Wiarmeleitfahigkeit des
Materials schneller. Bei Stahlreaktoren entstand nach Zuschaltung des Reaktors in
den Reaktandenstrom wesentlich mehr Dimethylether als im stationdren Betrieb.
Die Stabilitdt des Katalysatorsystems bei schnellen Betriebswechseln konnte gezeigt
werden.

Fir den Ausblick ist die Kostenabschiatzung fiir das System wichtig. Dabei zeigte
sich, dafl die Mikrostrukturierung eine untergeordnete Rolle fiir die Kosten bei einer
Serienfertigung spielt. Einen Preisfaktor stellt hauptséchlich die Palladiummenge dar.
So lohnt sich vor allem fiir den Startvorgang eines Fahrzeuges ein kleiner dynamischer
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Reaktor mit hoher Stabilitdt bei Temperaturspitzen.

Aufgrund der am Institut fiir Mikroverfahrenstechnik am Forschungszentrum Karlsruhe
vorliegenden Erfahrungen zur Brennstoffaufbereitung kénnte durch Passagenkopplung
von katalytischer Umsetzung des Anodenabgases mit dem Reformer ein sehr dynami-
sches Gesamtsystem gebaut werden. Entsprechende Entwicklungen wurden gegen Ende
dieser Arbeit begonnen. Ein unbeschichteter Mikroapparat mit einer Anpassung des
Wirmebedarfes entlang der Reformierungzone lag vor.

Die Rahmenbedingungen zur Umsetzung eines Methanolsystems fiir den Fahrzeugan-
trieb haben sich gegen Ende dieser Arbeit jedoch verschoben. So wurde fiir den Uber-
gangszeitraum bis zur Etablierung von Wasserstoffspeicheraggregaten Benzin als Was-
serstoffquelle attraktiver. Die Einbeziehung der Erdélkonzerne in die Bereitstellung des
Zukunftskraftstoffes spielt hier eine bedeutende Rolle. Zudem ist die Entwicklung von
APU-Systemen stédrker in den Vordergrund geriickt. Letzteres ist moglicherweise auf
Verzogerungen bei der Serienfertigung von Brennstoffzellenaggregaten fiir den Antrieb
bzw. auf die geringeren Anforderungen an die Dynamik des Brennstoffzellensystems im
Falle einer APU zuriickzufiihren.
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Symbolverzeichnis

Symbol
al

a2

A

Agpr

A geometrisch

b

B
Bi
Bo
C

Co
Coo
Cgemessen
CH2
Ci
CMe
cp

Csoll
C¢

C

Cy
d

dhydraulisch
dp

Di,Gemisch

Lateinische Symbole

Bedeutung

Ordnung des Potenzansatzes

Ordnung des Potenzansatzes

Fléache

BET-Oberfliche von Partikeln oder Schichten
geometrische (beschichtete) Oberfliche der Mikrostruktur
(incl. Stegoberseite)

gerédtespezifische Reflexverbreiterung XRD
Verformungsparameter nach Zehner, Bauer, Schliinder
oder realer Messwert XRD

Biotzahl

Bodensteinzahl

Konzentration

Konzentration zum Zeitpunkt 0 (ungemischt)
Konzentration zum Zeitpunkt oo (ideal gemischt)
Gemessene Konzentration einer Komponente
Konzentration Wasserstoft

Konzentration einer Komponente i

Konzentration Methanol

Spezifische isobare Warmekapazitit

Sollkonzentration einer Komponente

Konzentration einer Komponente zum Zeitpunkt t

mit Molenbruch gemittelte Stoftkonstante zur Berechnung der
mittlere freien Weglédnge von Gasmolekiilen

Formfaktor von Partikeln

(Kanal-)Durchmesser

hydraulischer Durchmesser

Partikeldurchmesser

Diffusionskoeffizient Stoffkomponente i im Reaktionsgemisch
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Symbol

EO
Eo
E4

AG

AH

AH®
AHpy,
AHpua, ads
AHpa, pes

Bedeutung
Ladungszahl
Verweilzeitverteilung
Elektrodenpotential
Anregungsenergie
Aktivierungsenergie

SYMBOLVERZEICHNIS

Anregungsenergie der Linie der zu bestimmenden Elektronen
durch Rontgenstrahlung

Farradaykonstante

oder Summenkurve der Verweilzeitverteilung / Antwortkurve
auf eine Sprungfunktion bei

Verweilzeituntersuchungen / F-Kurve

Anderung der Gibb’schen Freien Enthalpie

Hoéhe bzw. Dicke
Enthalpieinderung

Reaktionsenthalpie bei Standardbedingungen
Sorptionsenthalpie Wasserstoft

Adsorptionsenthalpie
Desorptionsenthalpie
Sorptionsenthalpie M
Adsorptionsenthalpie
Desorptionsenthalpie

Wasserstoff
Wasserstoff
ethanol
Methanol
Methanol

Stofifaktor bei Reaktionstemperatur

Stofifaktor bei Bezugstemperatur

auf Ay bezogene Wirmeleitfihigkeit der Einheitszelle der Schicht
auf Ay bezogene Wirmeleitfihigkeit der Katalysatorschicht

auf Ay bezogene Wérmeleitfihigkeit der Partikel (Feststoff)
Geschwindigkeitskonst. der Oberflichenreaktion bei
Geschwindigkeitskonst. der Oberflichenreaktion bei Bezugstemp.

Temperaturkonstante
reduzierter Wéarmedu

rchgangskoeffizient

Konstante der Scherrer-Beziehung

Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.

des Ameisensdurezerfalls

der Reaktion Formaldehyd zu Ameisensidure
der Wasserstoffsorption

der Wasserstoffadsorption

der Wasserstoffdesorption

der Wasserstoffsorption bei Bezugstemp.
der Wasserstoffadsorption bei Bezugstemp.
der Wasserstoffdesorption bei Bezugstemp.

Produkt mehrerer Gleichgewichtskonstanten

Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.
Gleichgewichtskonst.

der Methanolsorption

der Methanoladsorption

der Methanolsorption bei Bezugstemp.
der Methanoladsorption bei Bezugstemp.
der Oberflichenreaktion

Stromungsbeiwert fiir Ventile

Knudsenzahl

Einheit
[

[

V]

[keV]
[J/mol]
[keV]

C]
-

[J/mol]
[m]
[J/mol]
[J/mol]
[J/mol]
[J/mol]
[J/mol]
[J/mol]
[J/mol]
[J/mol]
nach Modell
nach Modell
[]

[

[

nach Modell
nach Modell

nach Modell
[m?/mol]



Symbol
1

lKanal

5

oV

pges.
P,
bi

ApAus
ADPgin
ApStoﬁ
Pe,.
ga

qv

Q

T

I'm,j
Is

I's Fo
T's Me

Iv,j
R

RMethanol

Bedeutung

Kanallénge

Kanalldnge

Kristallitgrofie

Masse

Katalysatormasse

Molekiilmasse

mittlere Molekiilmasse

bindre Mischgiite

Stoffmenge

Soffmengenstrom

Brechungsindex des Fluids

realer Brechungsindex des Partikels

imagindrer Brechungsindex des Partikels

Anzahl Spezies

oder Kennzahl nach Zehner, Bauer, Schliinder
Oberflachenvergroferungsfaktor

Druck

Gesamtdruck

Partialdruck Wasserstoff

Partialdruck

Druckverlust

Autrittsdruckverlust aus den Mikrokanélen
Eintrittsdruckverlust in die Mikrokanéle
Stofldruckverlust an der Sirnseite des Mikroreaktors
axiale Pecletzahl

flichenbezogene Wiarmeabfuhr

volumenbezogene Wérmeabfuhr

Wérmemenge

Reaktionsgeschwindigkeit

auf Katalysatormasse bezogene Reaktionsgeschwindigkeit
Geschwindigkeit der Oberflichenreaktion

Geschw. der Oberflichenreaktion Formaldehyd zu Ameisensidure
Geschw. der Oberflichenreaktion Methnaol zu Formaldehyd
auf Reaktionsvolumen bezogene Reaktionsgeschwindigkeit
allgemeine Gaskonstante

oder Anzahl Spezies
Stoffmengenédnderungsgeschwindigkeit Methanol
Anzahl Schliisselkomponenten

Anzahl Schliisselreaktionen

Reynoldszahl

Eindringtiefe bei EDX-Analysen in die Proben
Wirmeleitungsabstand

maximaler Wérmeleitungsabstand
Entropiednderung

Schmidtzahl
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Symbol Bedeutung Einheit
t Zeit [s]
t Mahidauer Mahldauer [s]
t mittlere reale Verweilzeit [s]
t Reaktor mittlere reale Verweilzeit im Reaktor + Rohrleitung [s]
tBypass mittlere reale Verweilzeit im Bypass (nur Rohrleitung) [s]
At Zeitintervall [s]
T Temperatur (K]
T Bezugstemperatur der Reparametrisierung des Stofifaktors [K]
T mittlere Temperatur (K]
T Bezug Bezugstemperatur Gasgschwindigkeit (K]
AT Temperaturdnderung K]
u relative Atommasse ]
i mittlere Gasgeschwindigkeit [m/s]
U Umfang [m]
oder Spannung [V]
Uy Spannung ohne Gasflufl [V]
U nas maximal gemessene Spannung mit Gasfluf} [V]
Upormiert  DOrmierte Spannung [V]
\% Volumen [m?]
Vgeaktor ~ Reaktionsvolumen [m?]
AV Teilvolumen [m?]
X Wiirmeleitungskoordinate in Radialrichtung [m]
X Umsatz ]
z Ladungszahl []
oder Laufkoordinate der Modellierung [m]

Z mit Elementkonzentration gemittelte Ordnungszahl ]



Symbol
o

awp
aws

g

g
b
€
¢
U

NCarnot

@Am

VGemisch
Vij

P
PSchicht
Ot,Bypass
Ot,Reaktor

AO’@

Griechische Symbole

Bedeutung

konvektiver Warmeiibergangskoeffizient
Wirmeiibergangskoeffizient Wand-Partikel
Wirmeiibergangskoeffizient Wand-Schicht

reale Reflexbreite XRD

Akkomodationskoeffizient

Partikelrauhigkeit

Porositét

molares Wasser-Methanol Verhiltnis

Dynamische Viskositét

oder Wirkungsgrad

Carnot’scher Wirkungsgrad

auf die hydrodynamische Verweilzeit normierte Zeit
oder Beugungswinkel

Belegungsgrad der Katalysatorzentren mit Ameisensdure
Belegungsgrad der Katalysatorzentren mit Formaldehyd
Grad freier Katalysatorzentren

Belegungsgrad der Katalysatorzentren mit at. Wasserstoff
Belegungsgrad der Katalysatorzentren mit Methanol
Wirmeleitfahigkeit

Wirmeleitfahigkeit der Schicht

Wellenldnge der Ka-Linie des Kupfers
Wiirmeleitfahigkeit des Feststoffes

Wirmeleitfahigkeit des Fluids

mittlere freie Weglidnge der Molekiile

Kinematische Viskositét des Gasgemisches
Stochiometrischer Koeffizient der Komponente j in Gleichung i
Dichte

Dichte der Katalysatorschicht

Varianz der mittleren Verweilzeit ohne Reaktor

Varianz der mittleren Verweilzeit mit Reaktor

auf die mittlere Verweilzeit normierte Varianz der
Verweilzeitverteilung des Reaktors

Fourierzahl

Stromungswiederstandsbeiwert fiir laminare Strémung
Beriihrungsanteil Wand-Partikel

Porositdt der Einheitszelle der Schicht
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[W/(mK)]
[W/(mK)]
E’]V/ (mK)]
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Akronyme

AFC Alkaline Fuel Cell

amu atomic mass units (relative Atommasse zu Ladung)
ANL Argonne National Laboratory

APU Auxiliary Power Unit

BET Brunauer, Emmet, Teller

BZ Brennstoffzelle

CCAA California Clean Air Act

CI-MS Massenspektrometer mit chemischer Tonisation
DME Dimethylether

DMFC Direkt-Methanol-Brennstoffzelle

DRIFTS Diffuse Reflektions-Infrarotspektroskopie
EB Elektronenstrahlschweiflen

EBD Elektronenriickstreu-Detektor

EDX Energiedispersive Rontgenstrukturanalyse
FC Fuel Cell (Brennstoffzelle)

FFFC Fuels For Fuel Cells Projekt

FID Flammenionisationsdetektor

GC Gaschromatograph

HC Kohlenwasserstoffe

HEC Hydroxyethylcellulose

HPC Hydroxypropylcellulose

IR Infrarotspektrometrie

LANL Los Alamos National Laboratory

LEV Low Emission Vehicle

MCFC Molten Carbonate Fuel Cell

MFC Massendurchflufiregler

M-GC Mikrogaschromatograph

MS Massenspektrometer

NMOG  None Methane Organic Gases

NOx Stickoxide

NP Nanophase

PAFC Phosphoric Acid Fuel Cell

PEFC Polymer Electrolyte Fuel Cell

PEM Polymer Electrolyte Fuel Cell

PNGV Partnership for a New Generation of Vehicles Projekt
PNNL Pacific Northwest National Laboratory
REM Rasterelektronenmikroskop

RWGS

Reverse Water Gas Shift
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SED
SELOX
SOFC
SULEV
TAB
TEM
TES
TG
TG-IR
TOF
TPO
TPR
ULEV
VOC
WGS
WIG
WLD
XRD
ZEV

AKRONYME

Sekundérelektronen-Detektor

Selektive Oxidation (CO in Gegenwart von Hy)

Solid Oxide Fuel Cell

Super Ultra Low Emission Vehicle

Biiro fiir Technikfolgenabschétzung beim Deutschen Bundestag
Transmissions-Elektronen Mikroskop

Transportation Energy Strategy Projekt

Thermogravimetrie

Thermogravimetrie mit angekoppeltem Infrarotspektrometer zur Gasanalyse
Turn Over Frequency (Umsatz pro aktivem Katalysatorzentrum und Zeit)
Temperaturprogrammierte Oxidation

Temperaturprogrammierte Reduktion

Ultra Low Emission Vehicle

Voliatile Organic Compounds

Water Gas Shift

Wirme-Induktions-Schutzgas Schweiflen

Wirmeleitfahigkeitsdetektor

Rontgendiffraktometer

Zero Emission Vehicle
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