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yDiesel-Dampfreformierung in Mikrostrukturreaktoren*

Kurzzusammenfassung

Ein Energieerzeugungssystem auf der Basis von Brennstoffzellen stellt eine vielversprechende
Alternative fiir mobile Bordstromaggregate (sogenannte APUs) dar, wenn der fiir die Brenn-
stoffzelle benttigte Wasserstoff aus herkommlichen Kraftstoffen wie zum Beispiel Diesel di-
rekt an Bord erzeugt werden kann. Um die Anforderungen an ein solches Bordstromaggregat
zu erfiillen, werden kompakte, leichte sowie in hohem Mafle dynamische Apparate bendtigt,
die hohe Wirkungsgrade realisieren kénnen. Mikrostrukturreaktoren weisen im Vergleich zu
konventioneller Technologie wesentlich verbesserte Stoff- und Wirmetransporte sowie hohere
Raum-Zeit-Ausbeuten auf und bieten somit das Potenzial diesen Anforderungen zu entspre-
chen.

Im Rahmen dieser Arbeit wird der Einsatz von mikrostrukturierten Reaktoren fiir die Dampf-
reformierung von Diesel systematisch untersucht und iiberpriift. Bei den Reformierungsun-
tersuchungen wird ausgehend von Reformierungsfragmenten, wie zum Beispiel Methan oder
Propan, zu der Modellsubstanz Hexadekan iibergegangen. Die hiermit erhaltenen Ergebnisse
werden mit einem Modellgemisch, einem teilweise synthetischen Dieselkraftstoff sowie kon-
ventionellem Fahrzeugdiesel validiert.

Fiir die Auswahl eines aktiven und gleichzeitig bestédndigen Katalysatorsystems wurde zu-
néchst ein elektrisch beheizter Testreaktor mit austauschbaren Mikrostrukturen verwendet.
Zwei Katalysatorsysteme, Rh/AlyO3 und Rh/CeQOq, wurden untersucht und verglichen, wobei
aufgrund der hoheren Bestédndigkeit Rhodium auf dem Ceroxidtriager fiir die weiteren Expe-
rimente gew#hlt wurde. Anhand einer Parameterstudie zur Hexadekanreformierung wurde
ein kinetisches Modell aufgestellt. Neben einem Potenzansatz fiir die Reformierungs- und
Wassergaskonvertierungsreaktion wurde auch ein detaillierter Mechanismus mit aufgesetzter
Globalreaktion fiir die Hexadekanspaltung entwickelt.

Dariiber hinaus wurde ein mikrostrukturierter Systemreaktor anstatt des elektrisch beheizten
Reaktors entwickelt. Dieser demonstrierte erfolgreich die Beheizung der Reformierung mittels
katalytischer Verbrennung von Wasserstoff, welcher im Anoden-Off-Gas von Brennstoffzellen
enthalten ist. Die mit diesem Reaktor moglichen dynamischen Untersuchungen zum Refor-
mierungsverhalten zeigten ein sehr gutes Ansprechverhalten der Reaktion. Innerhalb von 30s
konnte ein konstanter Reformatfluss mit einem hohem Wasserstoffanteil (in etwa 75Vol% im
trockenen Produktgas) erreicht werden.

Die gewonnenen Erkenntnisse bildeten die Basis fiir die Konzeption eines vollstandigen Sys-
tems zur on-board Erzeugung von elektrischem Strom aus Diesel. Dieses System bestehend
aus einem Reformer, einer Gasreinigung sowie einer PEFC-Brennstoffzelleneinheit hat einen
Wirkungsgrad von bis zu 22%. Ein Vergleich mit konventionellen Systemen, welche mit Licht-
maschine und Dieselmotor einen Wirkungsgrad von 4,5% erzielen, verdeutlicht das Potenzial

von APU-Systemen mit Brennstoffzellen zur effizienteren Energieumwandlung.






»Steam Reforming of Diesel Fuel in Microstructured Reactors*

Abstract

Power generation systems based on fuel cell technology are an interesting option for mobile
auxiliary power units (APU) if the hydrogen for the fuel cell is produced from conventional
fuels, such as diesel fuel. Mobile APUs, which realize high efficiencies, must be compact,
lightweight, and highly dynamic systems. Microstructured reactors have increased mass and
heat transport rates as well as space time yields compared to conventional reactors. Therefore,
they potentially meet the requirements of these mobile systems.

The present work systematically examines and evaluates the application of microstructured
devices for the steam reforming of diesel fuel. The reforming investigations are performed with
reforming fragments like methane and propane as well as the diesel surrogate hexadecane.
These results are validated by reforming experiments with a surrogate mixture of different
components, partially synthetic diesel fuel, and conventional diesel.

For selecting an active as well as stable catalyst system, an electrically heated test reactor
with exchangeable microstructures was used, and two different catalyst systems (Rh/AlyO3
and Rh/CeO3) were studied. Due to its higher longterm stability, the rhodium catalyst on
a ceria support layer was chosen for the following experiments. A kinetic model based on
the experimental results from a parametric study on hexadecane reforming was set up. In
addition to an approach with power law kinetics for the reforming as well as the water gas shift
reaction, a surface reaction mechanism with an additional global reaction for the hexadecane
decomposition has also been developed.

Furthermore, a microstructured system reactor instead of the electrically heated test reactor
was designed and examined. This reactor successfully delievered the heat supply for the
reforming via the catalytic combustion of hydrogen, which is part of the anode off gases.
The dynamic experiments performed with this so-called system reactor revealed the very fast
transient response of the reaction. A constant reformate flow is reached within 30s, and the
reformate contains 70 vol% of hydrogen in the dry product gas.

Finally, a complete system for onboard electrical power generation from diesel fuel is designed
based on the process and reaction insight gained throughout this study. This system consists
of a reformer, a carbon monoxide converting and cleaning unit as well as a polymer electrolyte
fuel cell (PEFC), and reaches an efficiency of 22% for the electrical power generation. This
efficiency increase, in comparison to the conventional automobile system with an efficiency
of 4.5% (diesel combustion engine coupled with an alternator), emphasizes the potential of

an APU system based on fuel cell technology.
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1 Einleitung

Die globale Klimaerwéirmung findet bereits statt. Dies belegen steigende Temperaturen, das
weitverbreitete Schmelzen von Eis und Schnee sowie das Ansteigen des Meeresspiegels. Der 4.
Sachstandsberichts des Intergovernmental Panel on Climate Change (IPCC, Zwischenstaat-
licher Ausschuss fiir Klimadnderungen) lisst daran keinen Zweifel mehr [1]. Hauptaufgabe
dieses zum Umweltprogramm der Vereinten Nationen (UNEP) gehorenden Ausschusses ist
die Risiken der globalen Erwédrmung zu beurteilen und Vermeidungsstrategien zusammenzu-
stellen. Bereits erkennbare Auswirkungen der Klimaerwirmung sind zum Beispiel der frithere
Friihlingsbeginn oder die Verdnderung der Verbreitungsgebiete von Tier- und Pflanzenarten
weiter in Richtung der Pole bzw. zu hoheren Lagen. Ferner wird die verstérkte Rolle des
Menschen betont, denn natiirliche Ursachen gelten als sehr unwahrscheinlich. Die Energiebi-
lanz des Klimasystems wird durch Anderungen der Konzentration von Treibhausgasen und
Aerosolen in der Atmosphére sowie der Beschaffenheit der Landoberfliche und der Sonnen-
strahlung verdndert. Gemessen wurden ein weltweiter Anstieg an Treibhausgasemissionen
zwischen 1970 und 2004 um 70%, bei Kohlendioxid sogar um etwa 80%. Den grofiten An-
teil an diesem Anstieg hatte neben der Energieversorgung (4+145%) der Verkehr mit +120%.
Das Ansteigen der Treibhausgaskonzentrationen in der Atmosphiére lasst sich nicht mehr ver-
meiden sondern nur noch vermindern. Wie stark diese Konzentrationen vermutlich steigen
werden, hangt von Annahmen iiber Wirtschafts- und Technologieentwicklungen ab, die in
verschiedenen Szenarien untersucht wurden. Daraus lasst sich eine Erhohung der mittleren
Erdtemperatur von 1,1 bis 6,4°C bis Ende des 21. Jahrhunderts ableiten.

Abbildung 1: Anderung in der Oberflichentemperatur vorhergesagt fiir das Ende des 21.Jahr-
hunderts, in Bezug auf die Werte Ende des 20. Jahrhunderts [2]
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Die Erderwédrmung gemittelt iiber den Zeitraum 2090 bis 2099 bezogen auf die Temperatu-
ren zwischen 1980-1999 gem#fl einem mittleren Szenario zeigt eine gesamte, mittlere Tem-
peraturerhohung von 2,8°C. Ferner wurde festgestellt, dass die Auswirkungen regional sehr
unterschiedlich ausfallen werden, siche Abbildung

Es gibt jedoch zahlreiche Mafinahmen, um die tatséichliche Erwérmung zu vermindern. Da-
mit lediglich eine mittlere Erwérmung von 2 bis 2,4°C eintritt, miisste in den néchsten 10
Jahren eine Wende bei den Treibhausgasemissionen eingeleitet werden und diese bis 2050 um
50-80% sinken. Ein wichtiges Instrument der Klimapolitik wire geméf dem IPCC einen Preis
fiir den Ausstof8 von Treibhausabgasen in einer Hohe von 20-50US-$/t einzufiihren, um so vie-
le Maflnahmen wirtschaftlich zu machen. Zu den Kernmafinahmen gehoren alle Mafinahmen,
die der effizienteren Energieerzeugung, -verteilung und -nutzung dienen und Schadstoffemis-
sionen senken [I], 2, [3]. Zur Verbesserung der Qualitit bei Energieumwandlungen ist eine
momentan verfolgte Losungsstrategie die der Wasserstoffwirtschaft, die mit der Einfithrung
von Brennstoffzellen in vielfiltigen Einsatzgebieten einhergeht. Brennstoffzellen bieten das
Potenzial Verbrennungsmaschinen zu ersetzen, da sie anstelle der thermischen Verbrennung
direkt iiber eine elektrochemische Umsetzung elektrischen Strom erzeugen. Somit sind sie
nicht durch den Carnot-Faktor in ihrer Effizienz begrenzt. Das Interesse fiir Brennstoffzel-
len ergibt sich aus den wesentlichen hoheren (theoretischen moglichen) Wirkungsgraden im
Vergleich zu Warmekraftmaschinen. Der typische Wirkungsgrad von benzingetriebenen Fahr-
zeugen betrigt 12% und der von Fahrzeugen mit Dieselmotoren um die 15% [4]. Im Gegensatz
dazu konnen Brennstoffzellen theoretisch einen Wirkungsgrad von um die 80% [5] erreichen,
siehe Abbildung [2| Ferner weisen Brennstoffzellen auch im Teillastbereich hohe Effizienz auf,
wihrend diese bei Warmekraftmaschinen lediglich in hohen Lastbereichen zu erreichen ist.
Daneben ist der Vorteil der wesentlich geringeren Schadstoffemissionen im Vergleich zu Ver-

brennungsmaschinen zu nennen.
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Abbildung 2: Grenzen des Wirkungsgrades bei Umgebungsdruck von Brennstoffzellen ge-

geniiber Wirmekraftmaschinen, wobei letztere dem Carnot-Faktor unterliegen [5]



Bei Verwendung von Wasserstoff als Kraftstoff erzeugt eine Brennstoffzelle lediglich Wasser-
dampf als Abgas. Auch beim Betrieb mit kohlenstoffhaltigen Energietrigern sind die Emissio-
nen gegeniiber konventionellen Methoden wesentlich geringer. Insgesamt ist die Entwicklung
von Brennstoffzellen fiir mobile Anwendungen durch die Diskussion um den , geeignetsten
Kraftstoff geprigt. Dieser ist unter anderem abhéngig vom jeweils eingesetzten Brennstoff-

zellentyp.

Es existieren eine Vielzahl von Méglichkeiten zur Wasserstofferzeugung, sogar die biochemi-
sche Herstellung anhand von Bakterien scheint moglich. Technische Prozesse sind vor allem
die Reformierung von Kohlenwasserstoffen und in geringerem Mafle die Elektrolyse. Grofite
bislang noch nicht geloste Probleme in Bezug auf Wasserstoff sind der Transport und die
Speicherung, sowie eine nicht existierende Ho-Infrastruktur. Fiir den mobilen Bereich ist die
Erzeugung eines wasserstoffreichen Gases durch chemische Umsetzung von konventionellen
Kraftstoffen an Bord eine interessante Art der Wasserstofferzeugung. Konventionelle Kraft-
stoffe bringen die Vorteile der hohen Energiedichte, der relativ einfachen Handhabung und
der flichendeckenden Versorgungsstruktur mit. Die Umsetzung konventioneller Kraftstoffe an
Bord stellt mittelfristig eine sinnvolle Alternative fiir den Wasserstoffspeicher im Fahrzeug
dar, bis die Brennstoffzellentechnologie marktreif und eine Ho-Infrastruktur in ausreichendem

Mafle vorhanden ist.

Eine mogliche Anwendung von mit Wasserstoff betriebenen Brennstoffzellen in Fahrzeugen
ist neben dem Antrieb die eines Bordstromaggregats, einer sogenannten Auxiliary Power Unit
APU. Dieses Aggregat konnte anstelle der konventionellen Autobatterie eingesetzt werden,
aufgrund ihres besseren Wirkungsgrades. Der APU wird aus Praktikabilitédtsgriinden dersel-
be Kraftstoff zugefithrt wie dem Verbrennungsmotor. Damit wird die Borderzeugung eines
wasserstoffreichen Gases aus Otto- oder Dieselkraftstoff notwendig. Im Vergleich mit Benzin
bietet Diesel die Vorteile der einfacheren Handhabung, des hoheren Anteils an Paraffinen und
weniger aromatischen Molekiilen und den méglichen Ubergang zu Biodiesel. Weiterhin steht
Diesel fiir ein weiteres Spektrum an Anwendungen, nicht nur im Fahrzeugbereich sondern
auch im Hinblick auf Schiffs- und Flugverkehr. Bei Fahrzeugen ist eine Diesel-APU nicht nur
in Personenwagen sondern auch fiir schwere Lastkraftwagen einsetzbar. Dadurch wiirden der

hohe Kraftstoffverbrauch und die Umweltbelastung bei Motorleerlauf erheblich reduziert.

Die in der Industrie realisierten Verfahren zur Wasserstofferzeugung aus Kohlenwasserstof-
fen konnen die Anforderungen einer Ho-Erzeugung an Bord nicht erfiillen. Benotigt werden
kleinskalige Einheiten, die kompakt, leicht, sowie in hohen Mafle dynamisch sind und hohe
Wirkungsgrade realisieren, indem sie die Wasserstofferzeugung mit Warmeiibertragung und
Gasreinigung kombinieren. Dementsprechend wird eine Prozessintensivierung in hohem Mafle
erforderlich, siehe z.B. [0]. Die Mikroverfahrenstechnik hat das Potenzial hierfiir, indem sie
Stoff- und Wirmetransporte, und somit die Raumzeitausbeuten, enorm verbessert. Dies wird
im chemischen Reaktor durch Strukturen im Mikrometerbereich erreicht. Diese Strukturen

bieten zusatzlich ein hohes Verhiltnis von Oberfliche zu Reaktorvolumen und wirken sich
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somit besonders vorteilhaft auf heterogen katalysierte Reaktionen aus.

Ziel der Arbeit ist die Einsatzfihigkeit mikrostrukturierter Reaktoren fiir die Dieselrefor-
mierung zu priifen. Hierzu gehoren zunéchst die Entwicklung einer geeigneten Analysemetho-
de des Produktgases und die Auswahl eines aktiven und stabilen Katalysatorsystems. Eine
Herangehensweise an die Reformierung komplexer Stoffzusammensetzungen, wie im Fall von
Diesel, ist es, zunéchst einfache Kohlenwasserstoffe wie Methan und Propan auf ihre Reformie-
rungseigenschaften zu untersuchen. Diese Substanzen entsprechen moglichen Fragmenten, die
wihrend der Dieselumsetzung auftreten konnen und bieten so einen Ausgangspunkt, um ge-
eignete Katalysatorsysteme und Betriebsparameter in einem mikrostrukturierten Testreaktor
bestimmen zu kénnen. Anhand dieser Ergebnisse kann dann iiber die Reformierung von Mo-
dellsubstanzen wie z.B. Hexadekan zu realem Diesel iibergegangen werden. Um ein konstantes
Dampf- zu Kohlenwasserstoff-Verhéltnis sicher zu stellen, ist eine gleichméflige Verdampfung
fiir die hohersiedenden Ausgangsstoffe notwendig. Anstatt eines elektrisch beheizten Testreak-
tors zur Katalysatorauswahl soll zusétzlich ein Systemreaktor entwickelt werden, mit welchem
die fiir die Reformierung benétigte Wéarme durch die thermische Kopplung mit einer kataly-
tischen Verbrennung zur Verfiigung gestellt werden soll. Mit diesem Systemreaktor soll das
dynamische Verhalten des Reaktors und der Reformierungsreaktion in Bezug auf Ansprech-
zeiten und Kaltstart untersucht werden. Als Hilfestellung fiir die Skalierung in Bereiche ande-
rer Betriebsbedingungen und die Bewertung der experimentell ermittelten Zusammenhénge
sind die wihrend der Reformierung ablaufenden Reaktionen zu modellieren und die Reak-
tionskinetik zu bestimmen. Hierzu kénnen die Ergebnisse der Reformierung der gewéhlten
Modellsubstanz als Grundlage verwendet werden, jedoch sind die Ergebnisse zumindest qua-
litativ durch Experimente mit konventionellem Dieselkraftstoff zu iiberpriifen. Abschliefend
sind Uberlegungen zur Ubertragung in die Applikation am Beispiel eines kompletten Energie-
erzeugungssystems mit Brennstoffzelle fiir ein mobiles Bordstromaggregat (APU) notwendig,

um die Realisierbarkeit eines solchen Systems zu iiberpriifen.



2 Derzeitiger Entwicklungsstand der Wasserstofferzeugung

Zum besseren Verstédndnis werden zunéchst einige in der Wasserstofferzeugung tibliche Begrif-
fe und Verfahren erldutert. Ferner wird die allgemeine anerkannte Technik der Ho-Erzeugung
anhand einiger Beispiele der industriellen Wasserstofferzeugung beschrieben. Demgegeniiber
steht die mobile Wasserstofferzeugung, die sich im Zuge der Brennstoffzellentechnologie ent-
wickelt hat. Bei dieser mobilen Erzeugung werden vor allem Verfahren zur Reformierung
von Kohlenwasserstoffen eingesetzt. Zunichst werden die Anforderungen der Brennstoffzel-
len erldutert. Bei den anschlieend angefiihrten Beispielen liegen die Schwerpunkte vor allem
auf dem momentanen Stand der Dieselreformierung, den Entwicklungen von Systemen fiir
Hilfsaggregate (Auxiliary Power Units) und den besonderen Moglichkeiten durch den Einsatz

der Mikroverfahrenstechnik.

2.1 Grundbegriffe und Definitionen

Im Folgenden wird der Begriff Reformer verwendet fiir einen Apparat, der einen wasser-
stoffreichen Gasstrom durch einen chemischen Prozess herstellt. Das Reformat ist somit das
unbehandelte Wasserstoffgas, welches in einem Reformer erzeugt wird. Der Fuel Processor,
manchmal als Brenngaserzeuger bezeichnet, produziert hingegen einen fiir die Brennstoffzelle
gereinigten Wasserstoffstrom durch Kopplung eines Wasserstoffaufbereiters (oder mehrerer
Reinigungsschritte) mit einem Reformer [7]. Das gesamte System aus Fuel Processor (FP)
und Brennstoffzellen (BZ) wird im weiteren Verlauf als Energieerzeugungssystem bezeichnet.
Als Umsatz X wird die wiahrend der Reaktionsdauer umgesetzte Menge pro Zeit An einer
bestimmten Komponente, ausgedriickt in Bruchteilen (bzw. Prozenten) des eingesetzten Mo-
lenstroms n; ¢ dieser Komponente ¢, verstanden:

X, = T =M A (1)
14,0 14,0

)

Als Leistung eines Reaktors wird das Produkt aus Durchsatz und Umsatz bzw. Durchsatz
und Ausbeute in z.B. kg/h bezeichnet [§]. Bei den im folgenden betrachteten Energieerzeu-
gungssystemen wird oft die entstandene elektrische Leistung P, (in Watt) angegeben.

Zur Beschreibung der Reaktionsbedingungen wird neben der Verweilzeit 7 auch ihr Kehrwert

die Gas Hourly Space Velocity GHSV benutzt:

_ Reaktorvolumen _ 1 @)
~ Volumenstrom  GHSV

Weitere wichtige Parameter neben Druck p und Temperatur T sind auch die molaren Verhélt-
nisse von Wasserdampf zu Kohlenstoff (Steam to carbon S/C) oder Sauerstoff zu Kohlen-
stoff (O/C). Die bei der Verbrennung iibliche Kennzahl A bezeichnet den Quotient vom zur
Verfiigung gestelltem Luftvolumen zum fiir die Verbrennung bendétigten stéchiometrischen

Luftvolumen.
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Der thermische Wirkungsgrad von Reformern und Fuel Processoren ist das Verhéltnis der
Verbrennungsenthalpie des entstandenen Wasserstoffstroms zu der eingesetzten Energie (Ver-
brennungsenthalpie des reformierten sowie des verbrannten Brennstoffstroms und/oder zu-

sitzlich zugefithrten Wirmestroms Q)

= R S0 g
th = . :

nBSRef : A}IBSRef + nBSBT'enn ’ AHBSBrenn + Q
Beim einem Energieerzeugungssystems kann man einen Gesamtwirkungsgrad oder elektri-
schen Wirkungsgrad angeben, wobei hier nicht der erzeugte Wasserstoffstrom sondern die

mit der Brennstoffzelle erzeugte elektrische Leistung P. ausschlaggebend ist:

P,
Ne = - — ~ =1NFpP - 1BZ (4)
nBSREf ’ A}%[B‘S'Ref + nBSBrenn ’ A}q—BSBrenn + Q

2.2 Wege der Reformierung

Zur Erzeugung von Wasserstoff konnen grundsétzlich sémtliche Verfahren des Reformierens
herangezogen werden. Unter Reformierung wird hier die Umsetzung eines Kraftstoffes zu ei-
ner synthesegasihnlichen Mischung geméfl der oben angefiihrten Definition verstanden und
nicht die Reformierung zur Aromatenproduktion, wie sie in der Raffinerietechnik vorkommt.
Allgemein wird durch die Reformierung (und anschlieBende CO-Konvertierung) ein wasser-
stoffreiches Gas mit etwa 40-75% Ha, 0,5-1% CO, 15-25% CO2, 15-30% H20 und 0-25% Ny
gewonnen. Die genaue Zusammensetzung ist sehr stark von der Reformerart, der Betriebs-
weise und dem Kraftstoff abhéngig [9].

Eine Moglichkeit der Reformierung ist die Umsetzung von Kohlenwasserstoffen mit Hilfe von
Wasserdampf an einem Katalysator, die sogenannte Dampfreformierung (Steam Reforming,
SR):

SR : CpHyp +nHsO = nCO, + (n + %) Hy AHp >0 (5)

Fiir die Dampfreformierung von Methan betrigt die Reaktionsenthalpie z.B. AHrp =
206kJ /mol. Die Dampfreformierung liefert die hochste Wasserstoffausbeute, da der Wasser-
stoff nicht nur aus dem Kohlenwasserstoff sondern auch aus dem Wasserdampf gewonnen
wird. Somit ist bei der Dampfreformierung ein gréflerer Wirkungsgrad fiir die Reformerstufe
als bei den anderen Verfahren moglich. Das Brennstoffzellenabgas mit seinen restlichen Antei-
len an Hy kann in einem Brenner zur Warmeerzeugung z.B. fiir die Wasserdampfgewinnung
genutzt werden.

Parallel zu der SR-Reaktion lauft immer die Wassergaskonvertierungsreaktion (Water Gas

Shift, WGS) ab:

WGS : CO + HyO = COs + H (6)
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In Richtung der Wasserstoffbildung verlduft diese Reaktion exotherm (AHpg = - 41,1kJ/mol).
Bei hoheren Temperaturen verschiebt sich das Gleichgewicht der endotherme Dampfreformie-
rungsreaktion in Richtung einer hoheren Wasserstoffausbeute, wihrend bei solchen Tempe-
raturen das Gleichgewicht der WGS-Reaktion eher in Richtung Kohlenmonoxid und Wasser-

dampf verschoben wird.

Bei der partiellen Oxidation (POX) wird im Gegensatz zu einer herkdmmlichen Verbrennung
die Luft bzw. der Sauerstoff nur unterstochiometrisch hinzu gegeben, so dass nach folgender

Reaktion:

POX : CoHy + goz — nCO + %HQ AHp <0 (7)

Wasserstoff und Kohlenmonoxid entsteht. Die POX wird sowohl nichtkatalytisch bei 1000-
1500°C als auch katalytisch bei 600-800°C durchgefiihrt [5, [10]. Bei der Umsetzung von z.B.
Methan wird die Reaktionsenthalpie AHr = - 35,7kJ/mol frei. Bei der partiellen Oxidation
wird die geringste Wasserstoffausbeute aufgrund von ausgeprigten Nebenreaktionen erreicht.
Hohe Temperaturen, schwierige Kontrollierbarkeit des Prozesses und somit erhéhte Anforde-

rungen an das Konstruktionsmaterial sind zusétzliche Nachteile.

Durch eine zuséatzliche Dampfzugabe kénnen neben der Senkung der Verbrennungstempera-
tur die Ruflbildung, Totaloxidation sowie Nebenreaktionen zu Olefinen vermieden werden.
Die partielle Oxidation und die Dampfreformierung finden dabei nebeneinander statt. Ist
durch Dampfzugabe der Prozess energieneutral, d.h. die Warmebildung durch die exother-
me Oxidation ist gleich der Wérmeaufnahme durch die endotherme Reformierung, wird das

Verfahren autothermes Reformieren (ATR) genannt:

ATR : CpHy, + 302 + nHs0 — nCOs + (n + %) Hy AHp =0 (8)

Bei dieser Reaktion ist zu beachten, dass das Verhéltnis von molarem Wasserdampf zu Koh-
lenstoff (S/C) mindestens S/C > 2 (1 — O2/C) betrigt. Normalerweise wird diese Art der
Reformierung leicht exotherm betrieben, um sowohl Wiarmeverluste nach auflen auszuglei-
chen, als auch ein schnelles Lastwechselverhalten zu ermdoglichen. Sie wird als oxidative Re-

formierung (Oxidative Steam Reforming, OSR) bezeichnet [11].

Nachfolgend sind die Vor- und Nachteile der verschiedenen Reformierungsarten tabellarisch

dargestellt:
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SR
Vorteile: - hoher Hy-Gehalt im Reformat
Nachteile: - Wasserdampf und Wirmezufuhr benotigt
- langsame Reaktionskinetik
- wirmetransportlimitiert aufgrund Wérmeiibergang
POX
Vorteile: - wenig Wasserdampf im Produkt
- schneller als SR
- kleinere Reaktoren und groflere Durchsétze
- einfaches System (weder Wasserdampf noch Wérmeiibergang nétig)
- schnelles Transientenverhalten
Nachteile: - relativ geringer Ha-Gehalt
- RuBbildung
- hohe Anforderungen an Konstruktionsmaterial
- etwa 17% vom Heizwert des Brennstoffs gehen verloren
- Ventilator fiir Luft n6tig
OSR (ATR)
Vorteile: - dynamische Betriebsweise moglich
- keine Wiarmezufuhr notig
- einfacher Reaktor
- geringes Gewicht
- geringer Brennstoffverbrauch wahrend Start-up
Nachteile: - Wasserdampf und Luftkompressor benétigt

- geringerer Hy-Gehalt als bei SR
- bifunktioneller Katalysator benttigt
- hohe Belastung des SR-Katalysators beim Kaltstart

Nach der Reformierung sind noch verschiedene Verfahren zur Reformatreinigung notig. Zur
Abtrennung des Kohlenmonoxid wird sehr oft die Wassergaskonvertierung (WGS), siehe Glei-
chung [0, angewandt. Bei der Reformierung mit hohen Temperaturen, liegt das Reaktions-
Gleichgewicht sehr weit auf der linken Seite (bei CO und H20). In zwei WGS-Stufen wird
die Wasserstoffausbeute zunichst an einem Katalysator z.B. mit Eisen und Chrom als Aktiv-
komponenten bei hohen Temperaturen 400-500°C (High Temperature Shift-, HT'S-Stufe) und
anschliefend bei niedrigeren Temperaturen (200-250°C) an einem kupferhaltigen Katalysator
(Low Temperatur Shift-, LTS-Stufe) erhoht.

Zur CO-Feinreinigung wird meist die selektive Oxidation (SelOx, auch preferential Oxidation

PROX genannt) eingesetzt:

1
PROXICO+§OQ—>COQ AHp >0 (9)
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Eine weitere Moglichkeit ist die selektive Methanisierung von CO, bei der keine zusétzliche
Luft zugefithrt werden muss, sich jedoch die Wasserstoffausbeute verringert, da drei Wasser-
stoffmolekiile pro CO-Molekiil verloren gehen, siche Gleichung

CO+3Hy — CHys+ H,O AHr <0 (10)

Als Nebenreaktion tritt die Methanisierung von COs auf, bei der CO2 mit Wasserstoff exo-
therm reagiert, so dass eine sehr gute Temperaturkontrolle im Reaktor benétigt wird, 5] [12].

Der CO-Gehalt nach der Reformierung liegt meist bei etwa 10% im Reformat. In der
HTS-Stufe wird dieser Anteil zunéchst auf etwa 3% und in der LTS-Stufe auf weniger als 1%
gesenkt. Mit einer CO-Feinreinigung wie der selektiven Oxidation oder der Methanisierung

erreicht man CO-Restgehalte von weniger als 10ppm [13].

2.3 Industrielle Wasserstofferzeugung

Die Wasserstofferzeugung erfolgt in der Industrie in groBem Maflstab fast ausschliellich durch
Reformierung, Vergasung oder Elektrolyse [14], wobei Reformierung und Vergasung in der
Literatur nicht ganz eindeutig gegeneinander abgegrenzt sind. Bereits in der ersten Héalfte
des 19. Jahrhunderts wurde die Kohlevergasung entwickelt und hiermit eine Gasmischung
aus Wasserstoff und Kohlenmonoxid erzeugt. Dementsprechend handelt es sich bei der Hs-
Erzeugung aus Kohle um ein etabliertes Verfahren. Die Kohlevergasung wird zum Beispiel
in Stdafrika von der Firma Sasol Ltd. kommerziell eingesetzt [15]. Allgemein werden zur
Reduktion der Fixkosten im Sinne der Kostendegression vor allem sehr grofie Anlagen (bis
zu einer Produktionsleistung von 100.OOOngHgypmduzieTt/h) installiert [14], 16, 17, [18], 19].
Die Reformierung ist in der Industrie ein seit mehr als 70 Jahren etabliertes Verfahren und
wurde fiir die Haber-Bosch-Synthese entwickelt. Es wird in Zukunft sowohl fiir die Gas-to-
Liquid-Umsetzung als auch die Wasserstoffwirtschaft eine wichtige Rolle spielen. Der Prozess
erscheint durch die thermodynamische Festlegung der Produktzusammensetzung sehr ein-
fach, ist in Wirklichkeit jedoch eine komplexe Kopplung von Katalyse, Warmeiibergang und
Reaktordesign. Heutzutage kann der Wasserstoff durch Dampfreformierung, partielle Oxidati-
on oder autothermes/oxidatives Reformieren aus Kohlenwasserstoffen erzeugt werden, wobei
76% des Wasserstoffes aus Erdgas und nur 23% aus leichten und Schwerdldestillaten pro-
duziert werden. Dabei werden Wirkungsgrade bis zu 80% erreicht werden. Die Auswahl der
jeweiligen Technik erfolgt anhand der Umsatz- und Synthesegasanforderungen [14} [16, 18], 20].
Im Folgenden wird jeweils ein Beispiel fiir die am weitesten verbreitete Wasserstofferzeu-
gung mittels Erdgas-Dampfreformierung und die Produktionsvariante mittels Vergasung aus

Riickstandsolen genauer beschrieben.

SMR-Verfahren
Die Wasserstofferzeugung aus Erdgas wird oft SMR-Verfahren (Steam-Methane-Reforming)

genannt. Auch wenn dies eigentlich nur die reine Dampfreformierung (nur Zugabe von Was-
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Abbildung 3: SMR-Anlagen der Wasserstofferzeugung [17, [I§]

SMR-Anlage
Produktionsmengen | - 250 bis iiber 100.000m>Hy/h
Ausgangsstoff - Erdgas oder hohere Kohlenwasserstoffe
Verfahrensschritte - gef. Vorreformer
- Entschwefelung durch Hydrodesulfurization(Hg-Zugabe und ZnO-Bett
- Dampfreformierung an Nickelkatalysator
(z.T. zweistufig, 2. Stufe OSR)
- CO-Konvertierung z.B. Hoch- und Niedrigtemperaturshiftstufe
- Hs-Reinigung z.B. iiber Druckwechseladsorption
Produktqualitéit - 99,999+% H,

Tabelle 1: Betriebswerte des SMR-Verfahrens [16], 21]

serdampf als Reaktant) beinhaltet, wird ggf. in einer zweiten Reformerstufe noch Luft zu-
dosiert (insofern findet hier eher oxidative Reformierung statt), in Abbildung [3[ sind solche
SMR-Anlagen der Grof,chemie dargestellt, und in Tabelle [1]ist der Prozessablauf skizziert.
Bei der ersten Verfahrensstufe des SMR-Verfahrens gelangt das Rohgas zunéchst in einen
Vorreformer. Dieser fithrt zu einer Zersetzung der Kohlenwasserstoffe in Ci-Fragmente, wirkt
so einer spéateren Ruflbildung entgegen und ermdoglicht beziiglich des Brennstoffes eine hchere
Flexibilitiat (Erdgas oder Fliissigbrennstoff). Bei der Entschwefelung werden organische Schwe-
felverbindungen zunéchst mit Hilfe von zudosiertem Wasserstoff zu Schwefelwasserstoff (HaS,
Hydrodesulfurization HDS) umgesetzt. Der Schwefelwasserstoff wird anschliefend in einem
Zinkoxidbett entfernt. Es entsteht Zinksulfid und Wasser.

Im Dampfreformer erfolgt die Umsetzung des entschwefelten Rohgases mit Wasserdampf
an einem Katalysator auf Nickelbasis, wobei Synthesegas (ein Gemisch aus Kohlenmonoxid

und Wasserstoff) entsteht. In einer moglichen zweiten Stufe des Reformers wird zusétzlich
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Luft dosiert, um auch héhere Kohlenwasserstoffe zu Syngas umsetzen zu kénnen. Bei dem
Dampfreformer wird der Nickelkatalysator iiblicherweise auf ein Trigermaterial (z.B. Alu-
miniumoxid, Kalziumaluminat oder Magnesiumoxid) in Form von dickwandigen Ringen mit
einem Durchmesser von etwa 17mm und einer Linge von 6-17mm aufgebracht [20]. Das
Gas tritt mit etwa 450-650°C in den sogenannten Rohrenreformer ein und verlédsst ihn mit
etwa 700-950°C wieder. Diese Rohren enthalten den Katalysator und haben einen Durchmes-
ser von 100-150mm, bei einer Lénge von 10-13m [18]. Sie verlaufen durch einen Brennofen,
in dem die benotigte Warme zugefithrt wird. Problematisch ist die Warme- sowie Massen-
transportlimitierung. Betriebsbedingungen des Reformers sind ein Druck von etwa 30bar,
ein S/C-Verhiltnis bei Erdgas von 2,5 und bei hoheren Kohlenwasserstoffen von 6-10 [22].
Die Raumgeschwindigkeiten betragen 2000-4000h~! und die Turnover Frequency 0,5 s~! bei
450°C [14].

Im Anschluss an die Reformierung erfolgt eine CO-Konvertierung gemifl der Wasser-Gas-
Shift-Reaktion (siehe Kapitel. Da fiir diese exotherme Reaktion niedrigere Temperaturen
eine bessere CO-Umwandlung geméfl dem Gleichgewicht ermdoglichen, wird das Reformergas
zunéichst abgekiihlt und in einer Hochtemperatur-Shift-Stufe (High-Temperature-Shift, HT'S)
an einem Eisen-Chrom-Katalysator bei optimaler Katalysatortemperatur (400-500°C) umge-
setzt. Danach erfolgt eine weitere Gasabkiihlung, bevor das Gas in den Niedrigtemperatur-
Shift-Reaktor (Low-Temperature-Shift, LTS) mit einem Kupferkatalysator bei 200-250°C ge-
leitet wird. Dabei wird ein CO-Gehalt im Produktgas von etwa 0,25-0,5% erreicht [5].

In der abschlieBenden Wasserstoffreinigung wird das Gas zunéchst gekiihlt, der Uberschuss-
dampf kondensiert sowie ausgeschleust und anschlieBend das mit Wasserstoff angereicherte
Gas durch z.B. Druckwechseladsorption (Pressure Swing Adsorption, PSA) auf 99,999+%
gereinigt [17]. Ein geringer Anteil des produzierten Reinwassertoffs wird in die Entschwefe-

lungsstufe zuriickgefiihrt.

SGP-Konzept

Dieser Vergasungsprozess bietet die Moglichkeit, Riickstandsole der Erdolraffination zu ver-
werten und daraus sowohl Synthesegas als auch elektrische Energie zu erzeugen. Der Shell
Gasification Process (SGP) wurde von Shell Global Solutions International B.V. in den 50iger
Jahren entwickelt. Weiterhin bietet Lurgi ein dhnliches Verfahren mit dem Namen MPG
(Multi Purpose Gasification) an. Die Vergasung ist ein sehr universeller Prozess. Es konnen
verschiedenste Brennstoffe eingesetzt werden, wie z.B. Erdgas, Raffineriegas, Bunkersl C, Va-
kuumdestillationsriickstdnde, Asphalt, fliissige Abfille sowie Biomasse. Das Produktgas kann
zur Herstellung von Wasserstoff, Ammoniak, Methanol und anderer chemischer Grundstoffe
weiterverarbeitet werden, wihrend der momentane Fokus auf Hy und elektrischer Energie
liegt [23, 24].

Das Verfahren beinhaltet die folgenden auch im Schema in Abbildung (] dargestellten Ver-
fahrensschritte: Vergasung, Synthesegaskiihlung und Kohlenstoffentfernung.
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Prozess- Brennstoff

dampf Synthese-
4 e
= > r—hg:;h(fjmk' Filtrat
Sauerstoff b P Dampfkessel-
; wasser \
N RuB-
wascher
= Synthese-
Reaktor

gaskuhler
i

<
<

Quench

RuBhaltiges Abwasser

Abbildung 4: SGP-Anlage zur Synthesegas- bzw. Wasserstofferzeugung aus Riickstandsolen

[23]

In dem feuerfest ausgekleideten Vergaser wird der Brennstoff unter unterstéchiometrischer
Zugabe von Sauerstoff (unkatalysiert, unter Zugabe geringer Mengen Wasserdampf) zu Syn-
thesegas umgesetzt. Im Reaktor findet eine Kombination aus exothermen und auch endo-
thermen Reaktionen z.B. Partialoxidation und thermisches Cracken statt. Dabei entsteht
ein Synthesegas mit den Hauptkomponenten CO und Hs sowie geringen Anteilen an COao,
H>0O, H3S und Verunreinigungen mit CHy4, NHj, organischen Schwefelverbindungen, HCN,
Ng, Argon und Asche. Die genaue Produktgaszusammensetzung héingt vom Brennstoff, dem
Oxidationsmittel und der Vergasungstemperatur (1300-1400°C) ab und kann bis zu 1Ma%
Kohlenstoff beinhalten. Der Betriebsdruck des Vergasers liegt zwischen Umgebungsdruck und

65bar, je nach weiterem Synthesegaseinsatz.

In dem Synthesegaskiihler wird Hochdruckprozessdampf produziert und das Synthesegas ab-
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gekiihlt. Anhand dieser Abwirmenutzung kann der Anlagenwirkungsgrad durch elektrische
Energiegewinnung um etwa 5% verbessert werden.

Zur Kohlenstoff- und Ascheentfernung aus dem Synthesegas durchstromt das Gas zunéchst
einen Quench und gelangt anschlieflend in eine zweistufige Wische. Das Waschwasser und das
ruBhaltige Abwasser konnen bis zu 20g/1 Rufl und Asche enthalten. Dieser Feststoffanteil wird
in einer Filtrationsstufe auf etwa 17-20Ma% Feststoff im Filterkuchen erhoht, wihrend das
Filtrat zuriick in den Wéascher und danach in den Quench geleitet wird. Abschlieflend wird
der Filterkuchen weiter getrocknet und der enthaltene Kohlenstoff verbrannt. Die entstehende
schwermetallhaltige Asche findet in der Metallindustrie Verwendung.

Zur Erzeugung eines qualitativ hochwertigen Wasserstoffgases aus dem Synthesegas erfolgt
nach der Ruwésche eine Konvertierung des Kohlenmonoxids in einer Hoch- und Niedertem-
peraturshiftstufe (HT'S und LTS). Danach findet eine Rectisol-Wéische statt, welche kaltes
Methanol als Losungsmittel verwendet, und bei der Kohlendioxid und verbliebene Schwefel-
verbindungen aus dem Gas herausgewaschen werden. In der abschlielenden Methanisierung
wird jegliches verbliebenes CO mit Hilfe von Wasserstoff an einem Katalysator zu Methan
und Wasserdampf umgesetzt. Dies ermdglicht so Restkohlenmonoxidgehalte von weniger als
10ppm [5] 23].

In Abbildung [4] sind die Vergasungsmodule einer SGP-Anlage in den Niederlanden in der
Nihe von Rotterdam (Pernis-Anlage) gezeigt. Diese Anlage produziert 285t /d Wasserstoff aus
1650t/d Riickstandsolen aus der Vakuumdestillation. Da an diesem Standort ein Synthese-
gasiiberschuss vorhanden ist, wird der Wasserstoff fiir die Erzeugung von etwa 115MW elek-
trischer Energie verwendet. Dabei wird fiir den Gesamtprozess ein elektrischer Wirkungsgrad
von etwa 45% (basierend auf dem unteren Heizwert des Brennstoffes) erreicht. Details zur
Stromgewinnung finden sich in der Literatur [24].

Abschlielend ist zu sagen, dass das SGP-Konzept durch seine robuste Vergasung und seine
Synthesegaserzeugung ein hohes Mafi an Ausfallsicherheit, an Brennstoff- aber auch Pro-
duktflexibilitdt und Moglichkeiten der Integration in bestehende und neue Anlagen bietet.
Aufgrund der 40jéhrigen Einsatzerfahrung ist das SGP bereits standardisiert und ermdoglicht

die Einhaltung geringer Emissionsgrenzwerte.

2.4 Reformer fiir Brennstoffzellen

Brennstoffzellen benotigen als Brennstoff ein wasserstoffreiches Gas. Grundsétzlich gibt es fiir
den mobilen Bereich zwei Moglichkeiten: Dieses wasserstoffreiche Gas bzw. Wasserstoff stati-
ondr (on-site) zu erzeugen und dann zu speichern oder es vor Ort (on-board) aus konventionel-
len Brennstoffen (Brenngaserzeugung) herzustellen und direkt in die Brennstoffzelle zu leiten.
Bei der Wasserstoffspeicherung ergeben sich folgende noch nicht iiberwundene Probleme: Die
groflen benéGtigten Speichervolumina aufgrund der geringen Energiedichte des Wasserstoffs,
die zu beachtenden Sicherheitsaspekte und eine neu aufzubauende Wasserstoffinfrastruktur
[14].
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Gaskomponenten | PEFC SOFC

Hs Brenngas Brenngas

CcO Gift (>10 (50)ppm) Brenngas

CHy4 unerwiinschte Verdiinnung unerwiinschte Verdiinnung*
CO9, H2O unerwiinschte Verdiinnung unerwiinschte Verdiinnung
S bislang keine Aussage moglich  Gift (>1,0ppm)

* oder Brenngas nach internem Reformieren in der SOFC

Tabelle 2: Anforderungen der PEFC und SOFC an das Brenngas

Brenner Brenner

Reformer Shift SelOx

PEM Reformer SOFC

L k_/, o Luft = Luft

————— e T Wy

Abbildung 5: Fiir die Brenngaserzeugung benétigte Komponenten links in Kombination mit
einer PEFC und rechts mit einer SOFC [27]

Bei der Brenngaserzeugung (Fuel Processing), welche neben der Reformierung auch die Ent-
schwefelung, Kohlenmonoxidumwandlung und/oder -entfernung beinhaltet, muss beriicksich-
tigt werden, dass je nach Brennstoffzellentyp unterschiedliche Anforderungen an das Gas ge-
stellt werden. Diese sind fiir die beiden im mobilen Bereich besonders aussichtsreichen Typen
der PEFC (Polymer Electrolyte Fuel Cell) und der SOFC (Solid Oxide Fuel Cell) in Tabelle
kurz zusammengefasst, wobei Schwefel in Form von Schwefelwasserstoff oder organischen

Verbindungen vorliegen kann [5, [11].

Solche Fuel Processoren enthalten je nach Brennstoffzellentyp die in Abbildung [5| links

und rechts beispielhaft dargestellten Komponenten.

GeméaB [25] sollte das PEFC-Feedgas mindestens einen Wasserstoffgehalt von 35Vol% im
trockenen Gasstrom haben, da es bei geringeren Konzentrationen zu erheblichen Einbuflen
der Brennstoffzellenleistung kommt. Die folgenden Kapitel beschrinken sich auf den Prozess-
schritt des Reformierens mit besonderem Fokus auf den fossilen Ausgangsstoff Diesel, die
Anwendung als Stromaggregat (APU) zur Gewéhrleistung von elektrischem Strom und die
Besonderheiten bzw. Vorteile von Mikroreformern, welche fiir die Dieselreformierung vielver-

sprechend erscheinen [26].
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Wirkungsgrad ‘ Dampfreformierung  Autotherme Reformierung Partielle Oxidation
Reformer () 86% 86% 74%
Gesamtsystem (7.) 42% 37% 31%

Tabelle 3: Maximale Wirkungsgrade des Reformers und des gesamten Energieerzeugungssys-

tems geméf [29]

2.4.1 Dieselreformer

Anforderungen
Grundsétzlich sollte ein Dieselreformer eines Energieerzeugungssystems mit Brennstoffzellen
folgendes gewahrleisten:

- geringe Kosten,

- hoher Wirkungsgrad,

- lange Betriebszeiten ohne Wartung und

- akzeptables Kaltstart- und Lastwechselverhalten.
Fiir lange Betriebszeiten ohne Wartung muss bei der Reformierung auf die Vermeidung von
RuBbildung vor allem wéhrend des Kaltstarts geachtet werden [28]. Auch eine gewisse Schwe-
feltoleranz des Katalysators wirkt sich positiv auf die Standzeiten aus.

Auswahl des Reformierungsverfahren

Zur Entscheidung zwischen Dampfreformierung (SR), partieller Oxidation (POX) oder auto-
thermer bzw. oxidativer Reformierung (ATR/OSR) gibt es Publikationen, welche in Fallstu-
dien die unterschiedlichen Verfahren anhand von Simulationsrechnungen vergleichen.

FErsoz et al. haben Simulationsrechnungen fiir einen Reformer eines 100kW, PEFC-Systems
durchgefiihrt, um die besten Betriebsbedingungen SR, POX oder ATR unter besonderer
Beriicksichtigung der Wiarmeintegration zu ermitteln [29]. Als Ausgangsstoffe wurden ne-
ben Diesel auch Benzin und Erdgas untersucht. Die Berechnungen wurden in Aspen un-
ter Annahme stationérer Bedingungen und vollstdndigem Erreichen der thermodynamischen
Gleichgewichtskonzentrationen (Minimierung der freien Enthalpie) durchgefiihrt. Verglichen,
und in Tabelle [3| dargestellt, werden neben dem Wirkungsgrad des Reformers (inklusive
Reformataufarbeitung) auch der elektrische Systemwirkungsgrad, welcher die Wirkungsgra-
de der Brennstoffzelle und weiterer benotigter Aggregate beriicksichtigt. Bei einer effizienten,
thermischen Integration des Reformersystems zeigt sich die Dampfreformierung gleichwertig
mit der autothermen Reformierung bezogen auf den Wirkungsgrad des Reformersystems und
5% besser beziiglich des elektrischen Gesamtwirkungsgrads (7).

Cutillo et al. haben Simulationsrechnungen in Matlab/Simulink fiir mobile Reformer mit ei-
ner Leistung von 10kW, basierend auf Diesel (in diesem Falle durch Hexadekan représentiert)
als Eingangsbrennstoff durchgefiihrt. Hierbei wird ein autothermes Reformierungssystem, be-
trieben bei einem S/C-Verhiltnis von 2,25 und einem O/C-Verhiltnis von 0,38, mit einem

Dampfreformersystem, betrieben mit S/C = 3,0, verglichen. Als Reformatgase ergab sich bei
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der ATR eine Mischung aus 31,4Vol% Wasserstoff, 8,7Vol% Kohlenmonoxid, 26,3Vol% Was-
ser, 8,7Vol% Kohlendioxid und 24,9Vol% Stickstoff. Das Reformat der Dampfreformierung
war stickstofffrei und enthielt 49,9Vol% Hs, 10,6Vol% CO, 30,3Vol% H20 und 9,2Vol% COs.
Fiir den Vergleich der Wirkungsgrade werden im Reformersystem neben der reinen Refor-
mierung jeweils noch die CO-Umwandlungs- und -entfernungsstufen (zwei Wassergaskonver-
tierungsreaktoren und ein SelOx-Reaktor) beriicksichtigt. Unter Annahme eines Wirkungs-
grades der Brennstoffzelle von 50%, ergibt sich bei der ATR ein thermischer Wirkungsgrad
nen, von 88,8% und ein elektrischer Wirkungsgrad n von 35,5%. Demgegeniiber steht bei der
Dampfreformierung ein 7, von 96,6% und ein 7, von 38,7% [30].

Beide Simulationsrechnungen zeigen die theoretische Uberlegenheit der Reformierung ge-
geniiber der partiellen Oxidation anhand héherer Systemwirkungsgrade. Hierbei ist die wirme-
technische Integration des Reformers von besonderer Bedeutung. Farthing et al. ermittelten
in Simulationsrechnungen fiir einen alleinstehenden Dieselreformer einen 10 Prozentpunk-
te schlechteren Wirkungsgrad als bei einem wéarmetechnisch in einer SOFC-Brennstoffzelle

integrierten Dieselreformer [31].

Ruflvermeidung

In Versuchsanlagen und ersten Reformerreaktoren wurden neben den Wirkungsgraden auch
andere Gesichtspunkte in die Auswahl des Reformierungsverfahrens einbezogen. Die partielle
Oxidation weist die groite Neigung zur Rulbildung vor allem bei héheren Kohlenwasserstof-
fen auf. Bereits wihrend der Dieselverdampfung oder -mischung mit Luft kann es neben Ruf3-
bildung auch zur Flammenbildung kommen. Die Dampfreformierung ist wiederum anfélliger
fiir RuBbildung und -ablagerung gegeniiber der ATR. Zur Vermeidung der Rufibildung am
Katalysator muss das Dampf-zu-Kohlenstoff-Verhéltnis bei der SR moglichst hoch gewé&hlt
werden. Ein hoherer zu erzeugender Dampfstrom wirkt sich jedoch negativ auf den Wirkungs-
grad aus [5], 30]. Im Folgenden werden einige der bekanntesten Versuche und Apparate zur

Dieselreformierung der letzten Zeit vorgestellt.

Reformerbeispiele

Die Gruppe von L. D. Schmidt [32] [33] an der Universitét von Minnesota bediente sich zur
Vermeidung von Rufibildung bei der partiellen Oxidation der sogenannten Reactive Flash
Volatilization. Hierbei werden Brennstofftropfen von schwerfliichtigen Substanzen (wie z.B.
Diesel aber auch Schweréle) innerhalb von sehr kurzer Zeit (weniger als einer Sekunde) di-
rekt an der iiber 800°C heiflen Katalysatoroberfliche chemisch zersetzt, bevor sie verdampfen.
In diesem Fall wurde als Katalysator Rhodium auf einem AlsOgs-Triager verwendet. Bei der
Reactive Flash Volatilization findet eine sehr schnelle Umsetzung zu Wasserstoff, CO und
kleineren Kohlenwasserstoffen mit geringer Rufibildung statt. Wichtig fiir den Betrieb ist
die Vorwarmung der Reaktanden auf 250-400°C, damit der Brennstoff dann komplett an
der Katalysatoroberfliche verdampft. Die Dieseltropfchen wurden mit einer kommerziellen
Kraftstoffdiise (mit einem Lochdurchmesser von 400pm) aus dem Automobilbereich erzeugt.

Abbildung [6] verdeutlicht den Vorgang der Flash Volatilization an der heifilen pordsen Ka-
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Abbildung 6: Erlduterung der Reactive Flash Volatilization nach Schmidt et al. [33]

talysatoroberfliche. Bei der partiellen Oxidation von n-Dekan und n-Hexadekan an einem
mit Rhodium beschichteten Monolithen zur Synthesegaserzeugung wurden Selektivitéiten fiir
Wasserstoff und fiir CO von iiber 80% und Umsétze von iiber 99% bei einem C/O-Verhéltnis
von 0,8 und Kontaktzeiten von 5-25ms erreicht. Versuche mit entschwefeltem Diesel (maximal
100ppm Schwefel, 8% Aromaten und 2% Olefine) zeigten einen Umsatz von mehr als 98%
des Diesels. Wahrend der zehnstiindigen Versuchsdauer wurde keinerlei Deaktivierung des

Katalysators beobachtet.

Am Argonne National Laboratory (ANL) in den USA hat die Gruppe um Ahmed Shabbir
die Dieselreformierung mittels ATR bzw. OSR experimentell untersucht [34, [35]. Die durch-
gefithrten Versuche zur Reformierung von Dodekan und Hexadekan (als Ersatzstoffe fiir Die-
sel) ermittelten die Auswirkungen der Betriebsparameter: Sauerstoff-Kohlenstoff-Verhiltnis
O/C (0,3-1), Wasserdampf-zu-Kohlenstoff-Verhéltnis (S/C = 1-3) und der Verweilzeit (36-
360ms) auf die Produktgaszusammensetzung und die Reaktortemperatur. Uber die Methode
zur Verdampfung des Brennstoffs werden keinerlei Anmerkungen gemacht. Es handelte sich
um einen Monolithreaktor, der mit einer Tragerschicht aus Cer- und Gadoliniumoxid und
Platin als Aktivkomponente beschichtet wurde. Gemafi Ahmed et al. [36] sollte das Kataly-
satorsystem zur Reformierung immer aus zwei Teilen bestehen. Einerseits aus einem Metall
der Hauptgruppe VIII, welches die Dehydrierung katalysiert, und andererseits aus einem
keramischen Oxid, das sauerstoffleitende Eigenschaften hat. Es zeigte sich, dass der Refor-
merwirkungsgrad bei autothermen Betrieb sein Maximum erreicht. An diesem Betriebspunkt
entspricht die bei der partiellen Oxidation entstehende Warme der fiir die Dampfreformie-
rungsreaktion benotigten Wirme. Bei oxidativen Reformierungsbedingungen ist die entste-
hende Wirme grofler (siehe und der Wirkungsgrad geringer. Unter den autothermen
Bedingungen wurden Konzentrationen an Wasserstoff von iiber 30Vol% im trockenen Abgas
erreicht, wihrend die CO- und COs-Konzentrationen im Bereich von 6Vol% und 15Vol%

lagen. Die Methankonzentration betrug unter 0,5Vol%, und andere alliphatische oder aro-
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Abbildung 7: Schematische Darstellung des OWI-Reformers mit Kalte-Flammen-
Verdampfung [37]

matische Kohlenwasserstoffe wurden nur in Konzentrationsbereichen von 1072vol% gemes-
sen. Bei langen Verweilzeiten (bis 360ms) im Reaktor wurden Umsétze bis 97% erreicht, bei
kurzer Verweilzeit (36ms) nur etwa 93% Umsatz. Ein Vergleich der gemessenen Produktgas-
zusammensetzung mit der sich im thermodynamischen Gleichgewicht einstellenden Zusam-
mensetzung bei 590°C zeigte eine sehr gute Ubereinstimmung. Die Gleichgewichtsrechnungen
zeigten, dass bei Temperaturen ab 700°C kaum noch Kohlenwasserstoffe im Produktgas zu
finden sein sollten und auch die Ruflbildung verschwindend gering wird. In einer spéteren
Veroffentlichung [35] wurde Ergebnisse publiziert, die den Einfluss der Betriebsparameter auf
die zwar autotherm genannte aber im Endeffekt oxidative Reformierung von unterschiedlichen
Kohlenwasserstoffbestandteilen des Diesels wie Paraffinen (z.B. Hexadekan), Aromaten (z.B.
Methylnaphtalin) oder naphtenischen Komponenten (z.B. Decalin) ermittelten. Durch Pro-
benahme in der Reaktormitte und an dessen Ende konnte festgestellt werden, dass zunéchst
vornehmlich Aromaten mit zwei Ringen entstanden, wihrend am Reaktorausgang zusétzlich
Aromaten mit einem oder drei Ringen gemessen wurden. Die Bildung von Aromaten im Ver-
lauf des Reformierungsprozesses ist von besonderem Interesse, da sie mit Ruflablagerungen in
Zusammenhang gebracht wird. Bei den Betriebsparametern zeigte sich das O/C-Verhéltnis
als ausschlaggebender Faktor zur Vermeidung von Paraffinen, Olefinen oder Naphtenen im
Produktgas. Aromaten hingegen zeigen kaum eine Abhéngigkeit vom O/C-Verhiltnis. Das
S/C-Verhéltnis iibte keinen so eindeutigen Einfluss auf die Kohlenwasserstoffumsetzung und
-bildung aus. Bei einem S/C-Wert von 2,5 resultierten aus der Reformierung jedoch die ge-

ringsten Mengen an aromatischen Fragmenten und Nebenprodukten.

Auf der Hannover Messe 2007 stellten das Ol-Wirme-Institut, die Gesellschaft fiir Energiever-

fahrenstechnik in Aachen und Nordic Power Systems aus Norwegen gemeinsam ein komplet-
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tes Energieerzeugungssystem das DieselFuelCell-Power-Pack vor. Bei diesem ist ein Dieselre-
former mit einer Hochtemperatur-PEFC-Brennstoffzelle gekoppelt. Es wurde fiir 0,5-20kW,
konzipiert. Ausgangsbrennstoff ist Diesel, ein synthetischer Brennstoff oder ggf. Biodiesel.
Weiterhin soll ein elektrischer Systemwirkungsgrad von 32,8% erreicht werden [38], [39]. Die
vom Ol-Wirme-Institut entwickelte Reformertechnologie wurde bereits auf vorherigen Han-
nover Messen 2002, 2005 und 2006 vorgestellt. Zur Vermeidung der Rufibildung und zur
Realisation einer befriedigenden Verdampfung des Brennstoffs und Vermischung mit Sauer-
stoff wurde ein zweistufiger Reaktor entwickelt, siehe Abbildung[7] In der ersten Stufe, dem
Kalte-Flammen-Verdampfer, wird der Brennstoff in Luft zerstdubt und verdampft, wobei auf-
grund des hohen Siedebereiches von Diesel Temperaturen von iiber 400°C notwendig sind. Der
Vorgang bendttigt keinerlei zusétzliche Energie von aufien, da beim Zerstduben des fliissigen
Brennstoffes in der vorgewdrmten Luft bereits exotherme Vorreaktionen stattfinden. Dabei ist
eine schwache blaue (,,kalte*) Flamme zu beobachten, welche durch Chemolumineszenz von
elektrisch angeregten Molekiilen entsteht. Die erzeugte homogene Mischung ereicht bei etwa
420°C die zweite Stufe des Reformers, die eigentliche Reformierungsstufe, in der die partielle
Oxidation oder oxidative/autotherme Reformierung bei Temperaturen bis 950°C stattfindet.
Als Katalysatormaterial wird Platin auf einer Aluminiumoxidschicht erwdhnt. Das fiir die
OSR benoétigte Wasser wird in der ersten Reformierungsstufe verdampft. Die Bestimmung
der Konzentrationen im thermodynamischen Gleichgewicht zeigen, dass der stationére Be-
trieb in der Ndhe des Gleichgewichts auch in Langzeitversuchen moglich ist. Zu beachten ist
allerdings, dass fiir den Kaltstart eine Vorwarmung der Luft auf etwa 300°C notwendig ist
und dann im stationdiren Betrieb ohne externe Luftvorwirmung etwa 10% des Brennstoff-

heizwertes bereits in den Kalte-Flammen-Reaktionen verbraucht wird.

Die Veroffentlichung von A. Naidja et al. [40] gibt einen Uberblick iiber die Selbstoxidation
von Brennstoffen und ihre Reformierung in ein wasserstoffreiches Produktgas. Detailliert
ist hier die nichtkatalytische partielle Oxidation und das Ph&nomen der kalten Flammen
beschrieben. Ferner wurde festgestellt, dass bislang weder fiir Diesel selbst noch fiir seine

Modellsubstanzen aus Alkanen kinetische Daten der Wasserstofferzeugung verdffentlicht sind.

Ebenfalls in der Veroffentlichung von Naidja wird die Methode von Anumakonda et al. [41]
erwahnt, bei der schwefelhaltige Brennstoffe wie Benzin, Diesel oder Kerosin an einem Edel-
metallkatalysator (normalerweise Rh/Al;O3) mittels partieller Oxidation umgesetzt werden
und direkt im Anschluss einer SOFC als Brenngas dienen sollen. Zunéchst wird der Brennstoff
verdampft und in einem O/C-Verhéltnis zwischen 0,5-1 mit Luft vermischt. Die anschlieBende
Reformierung findet in Abwesenheit von Wasser oberhalb 1050°C statt und bendtigt Kataly-
satorkontaktzeiten von weniger als 0,5s. Die im Feed enthaltenen Schwefelkomponenten sollen
zu Schwefelwasserstoff umgesetzt werden, und die Ausbeuten fiir Wasserstoff und CO werden

jeweils mit mindestens 80% angegeben.

Im Institut fiir Werkstoffe und Verfahren der Energietechnik des Forschungszentrums Jiilich

im Bereich Energieverfahrenstechnik wurde in einem autothermen Reformer zunéchst eben-



20 2 DERZEITIGER ENTWICKLUNGSSTAND DER WASSERSTOFFERZEUGUNG

falls mit Ersatzstoffen fiir Diesel wie n-Tetradekan oder Alkanmischungen Cq3-C15 gearbeitet.
Hierbei wurde ein edelmetallbasierter Katalysator der Firma Umicore AG und Co. KG ver-
wendet. Bei der Umstellung auf Aral Ultimate Diesel, welcher zu einem grofien Teil aus syn-
thetischem Diesel besteht, wurde eine wesentlich hohere Neigung des Diesels zur Rubildung,
bedingt durch die Anteile an Aromaten und hochsiedenden Stoffen, sowie zur Katalysator-
deaktivierung durch Schwefel festgestellt. Der Mechanismus der Ruflbildung soll zun#chst
iiber Vorldufer wie zum Beispiel Acetylen und dann polyzyklische aromatische Kohlenwas-
serstoffe (PAK’s) hin zu ersten RuBpartikeln verlaufen. Der Vergleich der experimentellen
Ergebnisse mit thermodynamischen Gleichgewichtsberechnungen ergab, dass Gleichgewichts-
berechnungen nur Betriebsbereiche aufzeigen kénnen, bei denen die Gefahr der Ruflbildung
besteht. Sie kénnen Rufbildung jedoch nicht konkret vorhersagen, da die Rufbildung vor
allem kinetisch kontrolliert zu sein scheint. Nach einer langwierigen Entwicklung einer ver-
besserten Misch- und Verdampfungseinheit konnte die Kraftstoffzufithrung, -zerstdubung und
-verdampfung sowie die Bildung und Homogenisierung des Gemischs optimiert werden [25].
Der Reformer und sein innerer Aufbau sind in Abbildung [§] dargestellt. Das Besondere sind
die Verwendung einer Dralldruckzerstdubungsdiise fiir die Dieseleinspritzung und die Abtren-
nung des Destillationsriickstandes wihrend der Verdampfung. Diese Destillationsriickstéande
werden aufgrund der im Verdampfer vorherrschenden Zentrifugalkraft abgetrennt und landen
in einem Ringspalt. In diesem sogenannten ATR 8, der fiir eine 5kW.-Brennstoffzelle konzi-
piert wurde, wurde die Langzeitstabilitdt der oxidativen Reformierung von Diesel untersucht.
Die Betriebsparameter waren ein S/C-Verhéltnis von 1,90 und ein O/C-Verhéltnis von 0,94
sowie ein Dieselstrom von 1280g/h. Es ergaben sich Betriebstemperaturen von 750-950°C.
Waéhrend des iiber 1000 Stunden langen Versuchs wurde eine Wasserstoffkonzentration zwi-
schen 33 und 35 vol% gemessen und eine leichte aber kontinuierliche Katalysatordeaktivierung
in der Groflenordnung von einem Verlust von 0,4Vol% Hy/500 Betriebsstunden beobachtet.
Der Umsatz betrug immer iiber 99%. Erst ab 700 Betriebsstunden wurden hohere Kohlen-
wasserstoffe in Spuren gemessen, wie Propen und 1,3-Butadien (jeweils weniger als 70ppm)
sowie Benzol (weniger als 20ppm) [42]. Des Weiteren veréffentlichte J. Pasel [43] Versuche
zum dynamischen Verhalten der Reformer des Forschungszentrums Jiilich. Es zeigte sich bei
Lastwechseln zwischen 60 und 100%, dass durch den Anteil an schneller partieller Oxidati-
on beim oxidativen Reformieren nur die Ansprechzeit der Mass Flow Controller von 20s zu

beobachten war und die Reaktion den Wechseln ohne messbare Verzogerung folgte.

Das Fraunhofer Institut fiir Solare Energiesysteme ist auf dem Gebiet der Dieselreformierung
bereits seit einiger Zeit aktiv. Aicher et al. stellten 2006 in einer Verdffentlichung [44] zu-
sammen mit einem italienischen Industriepartner ein 20kW_.-Dieselreformersystem gekoppelt
mit einer MCFC-Brennstoffzelle vor. Die Vorversuche sowie die anschlielenden Experimente
in der Pilotanlage wurden mit einem entschwefeltem Diesel mit weniger als 10ppm Schwefel
durchgefiihrt, wihrend fiir den zukiinftigen Demonstrator als Brennstoff der herk6mmliche
Marinediesel NATO F-76 mit bis zu 1 Ma% Schwefel verwendet werden soll. Die Pilotan-
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Abbildung 8: Optimierter autothermer Reformer des Forschungszentrums Jiilich [25], 42]

lage fiir oxidative Reformierung wurde bereits 300 Stunden bei einem S/C-Verhiltnis von
1,5 und einer Luftzahl A = 0,37, einem Druck von 4 bar und einer Temperatur von 830°C
im edelmetallbeschichteten Monolith betrieben, ohne dass Ruflbildung beobachtet werden
konnte. Zur Verdampfung des Diesels wurde dieser fliissig mit dem Wasserdampf-Luftstrom
einer Zweistoffdiise gemischt und so verdampft. Es wurden im trockenen Reformat in etwa
35 mol% Wasserstoff, 9mol% CO und etwa 13mol% COs gemessen. Ferner wurden etwa 20
ppm hohere Kohlenwasserstoffe (> Cg) im Produktgas ermittelt. Dariiber hinaus wurde ein
System zur Verdampfung von Diesel in Luft verwirklicht [45]. Besonders problematisch ist
die Verdampfung von Diesel in reiner Luft, da Diesel einen breiten Siedebereich hat, wobei
die obere Siedegrenze die Ziindtemperatur bereits iiberschreiten kann. Um dem entgegen zu
wirken, wird oft Wasserdampf dosiert, was bei einer anschlieBenden partiellen Oxidation aller-
dings nicht in Frage kommt. So treten Ruflbildung und Ablagerungen auf heiflen Oberflichen
sehr schnell auf. Dies erschwert die direkte Dieselverdampfung an Warmeiibertragerflichen,
siehe [46]. Wenn der Diesel indirekt durch Verdiisung in einem warmen Gasstrom verdampft
wird, sind oft Zweistoffdiisen notwendig, die breite Massenstromvariationen nicht abdecken
konnen, welche fiir Lastwechsel im Energieerzeugungssystem gefordert werden. In dem ent-
wickelten Verdampfungsprozess [45] wird Warme anhand eines geringen Anteils an partieller
Oxidation des Brennstoffes (A = 0,1-0,2) erzeugt. Diese POX findet in einem mit Edelmetall
imprégnierten AloOs beschichteten Metallgewebe statt (siehe Abbildung E[) Der Brennstoff
flieit zunéchst als diinner Film an einer geneigten Rohrwand entlang und wird durch die
Strahlungswirme der POX-Reaktion im Rohrzentrum erwérmt. Die leichter fliichtigen Kom-
ponenten werden dabei zuerst verdampft und am Katalysator des Verdampfers mit der zentral
zugefithrten Luft umgesetzt. Da der Katalysator nie in direkten Kontakt mit dem fliissigen
Brennstoff kommt, tritt kaum Deaktivierung des Katalysators auf. Fiir den Kaltstart, der
etwa 10 bis 30 Minuten dauert, werden die Verdampferwand oder das Katalysatorgewebe
elektrisch auf 500°C vorgeheizt. Der Diesel, hier entschwefelt auf 16ppm Gesamtschwefel,

wird ebenfalls vorgewdrmt. Das komplette System aus Verdampfer und Reformer wird mit



22 2 DERZEITIGER ENTWICKLUNGSSTAND DER WASSERSTOFFERZEUGUNG

Verdampferkatalysator

Verdampfer-
luft

Reformer-
katalysator

Produkt-
gas
Diesel = ~

POX-

Reaktionszone Luft

Statische Mischer
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einer Luftzahl A\ von iiber 0,4 betrieben, um eine vollstindige Dieselumsetzung zu erreichen.
35-50% des Luftstroms werden bereits im Verdampfer benotigt, damit der Katalysator Tem-
peraturen zwischen 500 - 800°C erreicht. Im Produktgas wurden etwa 15mol% Wasserstoff,
16mol% CO, 6 mol% COs, 5 mol% Wasser und 58% Stickstoff gemessen. Weiterhin wurden
nur Spuren von C;1-Cy (Ethylen und Propylen) gemessen und keinerlei Rufibildung beobach-
tet. Das Produktgas enthélt immer noch 78% vom Heizwert des eingesetzten Dieselstroms
(etwa 150g/h).

Die Firma Idatech LLC beschéftigt sich mit der reinen Dampfreformierung von u.a. nor-
malem und synthetischem Diesel, wobei in einem Aggregat sowohl die Reformierung, die
Waérmeerzeugung als auch die Wasserstoffreinigung integriert sein sollen. Vor der eigentli-
chen Reformierung ist bei normalem Diesel eine Entschwefelung in einem Absorberbett notig,
um eine Katalysatorvergiftung zu vermeiden. Die Dampfreformierung lduft dann an einem
Edelmetall- oder Nickelkatalysator mit einem S/C von 3, einer Verweilzeit von 0,9 s und ei-
ner Temperatur zwischen 650-730°C ab, wobei die Betriebsparameter dahingehend optimiert
wurden, die Ruflbildung zu minimieren. Im Reaktor herrscht ein Druck von 7-14 bar, da
zur Wasserstoffreinigung direkt im Reaktor eine Palladium-Membran integriert ist, welche
zur selektiven Wasserstoffabtrennung iiber die Membran ein gewisses Druckgefille benotigt.
Abschlieflend wird das Produktgas noch in einer katalytischen Methanisierungsstufe feinge-
reinigt, so dass Wasserstoff mit einer Reinheit von mehr als 99,9%, weniger als 1ppm CO
sowie weniger als 3pmm COg in die Brennstoffzelle gelangt. Dies ist unabhéngig von der
Feedqualitat. Durch diesen hohen Wasserstoffgehalt erreicht die Brennstoffzelle ihre optimale
Leistung und der Wasserstoff kann bis zu 96% ausgenutzt werden. Dieses System soll bis
etwa 10kW, portabel sein und eine Kaltstartzeit von 15min haben. Fiir eine Produktrate von
401y /min wurden die Abmafle einer Reformierungseinheit ohne Brennstoffzelle mit einem
Durchmesser von 28cm und einer Lénge von 46cm angegeben [47, (48] 49].

Cheekatamarla und Thomson [50] beschreiben die erfolgreiche Reformierung (SR und OSR)

von Hexadekan iiber einem Molybdéncarbidkatalysator, ohne dass eine Vorreformierungsstufe
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notwendig ist und ohne dass Rufbildung oder eine Katalysatordeaktivierung beobachtet wird.
Bei der reinen Dampfreformierung wird bei 965°C, einem S/C-Verhéltnis von 1,3 und einer
Verweilzeit von 650ms, eine Wasserstoffausbeute von 90% erreicht. Bei der oxidativen Refor-
mierung wird die maximale Wasserstoffausbeute (etwa 93%) bei 885°C einem O/C-Verhéltnis
von 0,72 und einem S/C-Verhéltnis von 0,71 erreicht. Die Zudosierung von schwefelhaltigen
Komponenten zum Feedstrom zeigte bei Konzentrationen unter 100ppm nur eine minimale
Deaktivierung und war bei der Dampfreformierung vollsténdig reversibel. Die Zudosierung
von aromatischen Komponenten (bis 2Ma%) zeigte ebenfalls nur einen geringen Einfluss auf
die Katalysatorstabilitét.

Zur Initiierung der partiellen Oxidation kann man sich auch eines Plasmatrons bedienen. Das
dabei entstehende Nichtgleichgewichts-Plasma erzeugt gerade genug Energie, um ausreichen-
de Radikale in der Eingangsmischung aus Luft und Diesel entstehen zu lassen, so dass die
partielle Oxidation hierdurch angestoflen, der Brennstoff jedoch nicht vollstdndig dissoziiert
wird. Das entstehende Produktgas hat die gleiche Zusammensetzung wie beim konventio-
nellen POX-Prozess. In [51] wird von einem 3kW, Plasma Reformer berichtet, bei dem die
benotigte Plasma-Energie nur etwa 3 % des Dieselheizwertes betrigt und senkt somit den
Reformerwirkungsgrad das Plasma nur in geringem Ausmaf.

Am Fraunhofer Institut fiir Chemische Technologie wurde ein Verfahren entwickelt, das bei
der Dampfreformierung an kommerziellen Nickelkatalysatoren die Rufibildung inhibieren soll
und keine extrem hohen Temperaturen fiir hohe Kohlenwasserstoffe wie n-Dekan oder Diesel
benotigt. Die Reformierung soll mit iiberkritischem Wasser durchgefiihrt werden, in welchem
sich die Kohlenwasserstoffe zu 100% lésen. Versuche mit n-Dekan liefen bei 550°C, 250 bar und
einem S/C von 9,6 erfolgreich ab, wobei auch bereits ohne Katalysator eine geringe Umsetzung
der Kohlenwasserstoffe stattfand. Dieses Verfahren erfordert zwar hohe Verweilzeiten (10s fiir

n-Dekan und 40s fiir Diesel) jedoch wird die Rufibildung vollsténdig unterdriickt [52].

2.4.2 Reformer fiir Auxiliary Power Units (APU)

Zur Bereitstellung von elektrischem Strom und Warme kénnen in mobilen Systemen Bord-
stromaggregate (APU) dienen, welche anhand von Brennstoffzellen Energie erzeugen. Je nach
Einsatzbereich sind unterschiedliche Kraftstoffe auf Kohlenwasserstoffbasis vorteilhaft:
- Kraftfahrzeuge: in Lastkraftwagen bzw. Nutzfahrzeugen ist Diesel und
bei Personenwagen Benzin oder Diesel vorhanden;
- in Caravans oder auch Segelyachten: Fliissiggas (Liquefied Pressurised Gas,
LPG, Propan/Bhutan) ist bereits fiir Koch-/Heizzwecke vorhanden;
- an Bord von Schiffen kommt Diesel6l in Frage;
- an Bord von Flugzeugen kénnte Kerosin verwendet werden.
Der Einsatz von solchen Energieerzeugungssystemen mit einer Leistung zwischen 0,3-10kW,
erscheint durchaus interessant und zukunftstrichtig im Freizeitbereich (Caravans oder auf

Segelyachten) [27,/53, [54]. Dieser Bereich soll hier wegen des abweichenden Brennstoffes jedoch
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nicht weiter betrachtet werden.

In der Berufsschifffahrt variiert der Bedarf an elektrischem Strom aus Hilfsgeneratoren stark.
Auf Fahren sind zum Beispiel Hilfsleistungen von 5 bis 10kW,, auf Kreuzfahrtschiffen bis zu
20kW, sowie auf Containerschiffen zwischen 2,5 und 4 kW, installiert. Die Hilfsgeneratoren
werden meist mit Dieselol (Maritime Diesel Oil MDO) betrieben, wobei der hohere Schwe-
felgehalt als im Tankstellendiesel ein besonderes Problem darstellt und eine Entschwefelung

zwingend erforderlich macht [44), 55, [56].

Der Einsatz in Flugzeugen zur Erzeugung des Bordstroms erfordert den Einsatz von Kerosin

und der Leistungsbedarf betrégt in etwa 5kW, [43] [44].

Eine APU an Bord von Kraftfahrzeugen kann in Personenwagen oder Nutzfahrzeugen wie
z.B. Lastkraftwagen integriert werden. Die Personenfahrzeuge zeichnen sich dadurch aus,
dass der Leistungsbedarf an elektrischem Strom im Laufe der letzten Jahre gestiegen ist und
weiter zu steigen scheint. Ferner werden Dieselfahrzeuge in diesem Bereich immer beliebter.
Die Nutzfahrzeuge werden im Allgemeinen mit Diesel betrieben. Der Leistungsbedarf variiert
betrachtlich und wird im Rahmen dieser Arbeit vereinfachend mit etwa 5kW, gemaf [27, (57,

58] angenommen.

Die Vorteile aber auch Anforderungen an eine Brennstoffzellen-APU werden im Weiteren ex-
emplarisch auf das Einsatzgebiet in Lastkraftwagen bezogen, erldutert: Der Bordstrom wird
sowohl fiir die Konditionierung des Transportgutes (Kiihlung, Heizung) als auch fiir das Wohl-
befinden des Fahrers (Klimaanlage, Kaffeemaschine, Multimedia u.4.) verwendet. In den USA
macht der Standbetrieb fiir die Stromerzeugung an Bord der LKW durchschnittlich 20-40%
der Motorlaufzeiten aus. Dies sind etwa sechs Motorbetriebsstunden im Leerlauf pro Tag
[59]. Sowohl bei der Environmental Protection Agency (EPA) als auch dem US Department
of Energy (DOE) laufen derzeit Programme, um diese Standzeiten und die aus dem Leerlauf-
betrieb resultierenden Emissionen zu reduzieren [60), [61]. Da der Motor im Leerlauf nur einen
Wirkungsgrad von etwa 10% aufweist und die Lichtmaschine einen Wirkungsgrad von etwa
30% hat, ergibt sich eine Gesamteffizienz von nur 3% fiir die Bordstromerzeugung aus Diesel
[27]. Eine Stromerzeugung unabhingig vom Motorbetrieb erscheint demzufolge sehr viel-
versprechend. Bereits erhéltliche Moglichkeiten zur Leerlaufvermeidung, wie Batterien oder
Hilfsgeneratoren haben im Markt nur begrenzte Akzeptanz gefunden. Bei Hilfsgeneratoren
besteht das Problem vor allem in ihrem Gewicht und den entstehenden Larmemissionen. Eine
Brennstoffzellen-APU hat somit das Potenzial zur Reduktion von (klimaschédlichen) Emissio-
nen, Kosten (geméB [59]) und zur wesentlich besseren Energienutzung durch die Einsparung
von Kraftstoffen sowie zu erhohtem Fahrerkomfort und héherer Sicherheit. Hier erméglichen
die geringeren Vibrationen und Gerdusche im APU-Betrieb einen besseren Schlaf des Fahrers
und somit verringerte Miidigkeit am Steuer. Ferner zeichnen sich Brennstoffzellen dadurch
aus, dass ihr Wirkungsgrad im Teillastbetrieb im Gegensatz zu Dieselmotoren nicht absinkt
[62]. Komplette APU-Systeme mit Reformereinheit sollen gemé&$ [29] 130, 57, [63] einen Wir-

kungsgrad von mindestens 30% erreichen kénnen, wobei die gesamte Reformereinheit mit
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Reformataufbereitung einen theoretischen Wirkungsgrad von 86% bis 96% je nach Annah-

men bei Dampfreformierung haben sollen [29, [30].
Die technischen Herausforderungen sind jedoch betrachtlich:

- Stabilitédt gegen Vibrationen und Stée im Straflenverkehr,

- Notwendige Reduktion des Schwefelanteils auf etwa 10ppm Schwefel im Diesel,
- Optimierung des Bauvolumens und -gewichts,

- Effiziente thermische Integration und Verschaltung,

- Eine geforderte Leistungsmodulation von 1:10,

- Kurze Startzeit und hohe Dynamik,

- Toleranz gegeniiber hiufigen Starts und Abschaltungen sowie

- Geringe Kosten.

Im Folgenden sollen einige wichtige Projekte und Arbeiten im Bereich von APU-Brennstoff-
zellensystemen gegeben werden, wobei der Schwerpunkt auf dem Ausgangsstoff Dieselkraftstoff
und der Anwendung in Fahrzeugen liegt. Bei Aicher et. al [44] ist ein kurzer Uberblick iiber

derzeit laufende APU-Projekte auch mit anderen Ausgangsbrennstoffen zu finden.

Bei der Delphi Corporation wird an der Entwicklung einer APU mit einer planaren SOFC
gearbeitet. Als Ausgangsbrennstoff sind Benzin oder Diesel einsetzbar. Ziel ist das System
2011 mit 3,5kW, Leistung, einem Volumen von 63l und 70kg auf den Markt zu bringen. Der
gegenwirtige Entwicklungsstand der dritten Generation (siehe Abbildung rechte Seite)
betriagt 3 kW, bei 80kg Gewicht. Das Reformersystem der zweiten Generation ist in Abbil-
dung linke Seite dargestellt. Dieses Reformersystem arbeitet mit katalytischer partieller
Oxidation, wobei der Katalysator den enthaltenen Schwefelgehalt des Brennstoffs tolerieren
und unter Bedingungen ohne Ruflbildung betrieben werden kann. Weitere Informationen zum
eingesetzten Katalysator werden unter Berufung auf das Firmengeheimnis nicht gegeben. Im
Reformat sind jeweils etwa 20 mol% Wasserstoff sowie CO und nur geringe Mengen an Me-
than enthalten, so dass das Reformat ohne weitere Reinigung direkt der SOFC zugefiihrt
werden kann. Damit ergibt sich ein Reformerwirkungsgrad von 78%, wobei die thermische
Systemintegration als wichtiger Punkt angefithrt wird. Berichtet wird von Tests iiber 100

Betriebsstunden mit Startzeiten von weniger als 3 min [64], 65].

Webasto hat den Prototypen einer APU entwickelt, welche stabil lduft, autark betrieben
wird und zyklisch an- und abgeschaltet werden kann. Erste Einsétze sind ab 2008 und
die Serieneinfithrung ab 2010 geplant. Das System besteht aus einem katalytischen POX-
Reformer und einer SOFC, die beide in einer sogenannten Hotbox integriert sind um
Wirmeverluste zu vermeiden [66]. Der Prototyp ist auf 1kW ausgelegt, wird mit schwefe-
larmen Dieselkraftstoff betrieben und kann mit einer normalen Fahrzeugbatterie gestartet
werden. Es werden keine Angaben zu der Art des Katalysators gegeben. Ab 700°C liefert die
Brennstoffzelle bereits elektrischen Strom, die normale Betriebstemperatur liegt bei 850°C.

Hier erreicht das APU-System einen elektrischen Wirkungsgrad von knapp 20%. Aufgrund
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Abbildung 10: Delphi SOFC APU, links Reformereinheit bei APU der 2. Generation [64],
rechts APU-Einheit der 3. Generation 2005 [65]

der hohen Betriebstemperatur ist fiir das System auch ein Stand-by-Betrieb unter Beibehal-
ten der Betriebstemperatur vorgesehen. Ferner kann das Reformat wihrend der Fahrt neben
der Stromerzeugung zusétzlich zur Verbesserung der Verbrennung und somit Optimierung der
Emissionen im Fahrzeugmotor eingesetzt werden. Noch zu 16sende Aufgaben sind schnellere
Startzeiten, verbesserte Leistungsdichte und Kostenreduktion. In [58] wurden als Zielwer-
te fiir die Markteinfithrung folgende Bedingungen genannt: Maximalgewicht 50kg, -volumen
501, Wirkungsgrad 25-30%, maximale Kaltstartzeit 20min, Warmstartzeit 1min, Haltbarkeit
mindestens 6.000 Betriebsstunden und 25.000-40.000h auf Temperatur.

Weitere APU-Projekte mit einer SOFC sind verdffentlicht von dem Deutschen Zentrum fiir
Luft- und Raumfahrt zusammen mit BMW [57]. IdaTech zusammen mit Volkswagen [67]
aber auch Pors et al. im Forschungszentrum Jiilich [42] arbeiten an einem APU-System
mit einer PEFC. APUs mit einer SOFCs haben im Allgemeinen den Vorteil eines einfachen
Aufbaus aber Nachteile hinsichtlich der langen Anfahrzeiten und kurzen Lebensdauer. PEFC-
Aggregate zeichnen sich durch einen komplexen Aufbau (Reformataufbereitung) mit lingerer
Lebensdauer und schnelleren Startzeiten aus.

In dem EU-Projekt BIOFEAT (Biodiesel fuel processor for a fuel cell auxiliary power unit
for a vehicle) soll ein Biodiesel-Reformersystem mit 10kW, fiir einen Lastkraftwagen oder ein
Familienauto entwickelt werden. In Simulationen stellte sich eine autotherme Reformierung
mit Hochtemperaturshift- und Niedertemperaturshiftreaktor und Selektiver Oxidationsstufe
in Verbindung mit einer PEFC in Bezug auf Wirkungsgrad (etwa 29% ohne parasitére Verlus-
te), Komplexitit, Kompaktheit, Sicherheit, Kontrollierbarkeit und Emissionen als am vorteil-
haftesten heraus. Sowohl bei der Brennstoffwahl, der Lastmodulation als auch dem moglichst
schnellen Kaltstart ist die autotherme Reformierung gemi8 [63] [68] flexibler. Grundsétzliche
Forderungen an diese APU waren: Eine Grole von bis zu 0,75 1/kW,, ein spezifischen Ge-
wicht von bis zu 1,5kg/kW,, eine maximale Startzeit von bis zu 1min, eine Systemantwort auf
dynamischen Variationen von bis zu 5s, 10.000Betriebsstunden oder 120.000 Fahrkilometer

als Laufzeit, ein Wirkungsgrad des Reformersystems von mehr als 85% und ein elektrischer
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Abbildung 11: APU-System von Webasto mit SOFC und POX-Reformer in Hotbox [66]

Systemwirkungsgrad von mehr als 45%. Die spezifischen Kosten bei industrieller Massenpro-
duktion sollten weniger als 10 €/kW, betragen. Im Wasserstoffgas fiir die Brennstoffzelle
sollten weniger als 50 ppm CO enthalten sein und das im Anodenabgas verbleibende Hs (et-
wa 20 vol%) soll im Nachbrenner umgesetzt werden. Als Emissionen des APU-Systems sollen
keine unverbrannten Stoffe vom Biodiesel (weniger als 5 ppm Kohlenwasserstoffe) und nur

ein vernachldssigbarer Gehalt an NO, enthalten sein.

Der Lehrstuhl fiir Verbrennungskraftmaschinen der RWTH Aachen zusammen mit FEV Mo-
torentechnik GmbH haben {iber die Entwicklung einer 1-3 kW, Benzin-APU mit autother-
men Reformer, HTS- und LTS- sowie SelOxstufe und PEFC berichtet [69] [70]. Alllerdings
werden keine Angaben zu den jeweiligen Katalysatormaterialien gemacht. Besonderes Au-
genmerk liegt auf einer kompakten Bauweise des Systems und seinem schnellen dynamischen
Verhalten. Der Fuel Processor hat den grofiten Einfluss auf die Grofle der APU; dement-
sprechend ist hier die Warmeintegration und das Arrangement der einzelnen Komponenten
besonders wichtig. Ausschlaggebend fiir Kaltstart und dynamisches Verhalten ist im End-
effekt der Wérmetransport an die katalytische Oberfliche [71]. Der vorgestellte Prototyp
hat ein Fuel Processorvolumen von etwa 251 und ein Gesamt-APU-Volumen von 441, siehe
Abbildung was als akzeptabel fiir Personenwagen gewertet wird. Das Gewicht des Fuel
Processors von 18kg soll weiter reduziert werden. Weiterhin halten Pischinger et al. nur eine
Kaltstartzeit und Antwort auf Lastwechsel von bis zu 1min fiir wirklich praktikabel. Be-
sonders problematisch beim Kaltstart ist jedoch die thermische Trigheit des Systems. Die
Startprozedur beginnt zunéchst mit Erwdrmen des Reformers mittels elektrisch erzeugter

heifler Luft. Bei Erreichen einer Reformertemperatur von etwa 250°C wird der Benzinfeed
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Abbildung 12: APU-System von Pischinger et al. und FEV Motorentechnik [70], ATR: Au-
tothermer Reformer, HT'S: Hochtemperatur-Shift-Stufe, LTS: Niedrigtemperatur-Shift-Stufe,
PrOX: Selektive Oxidation, CB: Katalytischer Brenner

angestellt und die partielle Oxidation im Reformer beginnt sofort. Das hierbei entstehende
Reformat wird im Nachbrenner verbrannt. Die so entstehende Warme wird zum Aufheizen
des gesamten Reformersystems verwendet. Wasser wird wihrend des Aufheizprozesses mit in
das System eingespritzt, bis die richtigen S/C- und O/C-Verhiltnisse erreicht sind. Nachein-
ander fangen die HTS-, LTS-Stufe an zu arbeiten und auch in die Selektive Oxidation wird
Luft zugefiihrt. Die Brennstoffzelle reagiert im Verhiltnis zu den Reformerkomponenten auf-
grund der relativ niedrigen Betriebstemperatur schneller. Fiir den Kaltstart werden bei einem
solchen 3kW.-System etwa 10.000kJ oder 0,21 Benzin benétigt. Der Prototyp bendtigt eine
Startzeit von etwa 30 min, die auf 10min zu reduzieren werden soll. Weiterhin wird fiir APUs
eine zusétzliche Batterie empfohlen, um wihrend des Kaltstarts hohe Verluste zu vermeiden

und um die stark fluktuierenden Lastanforderungen abpuffern zu kénnen.

Die Firma Freightliner LLC stellt Lastwagen her und hat bereits friihzeitig ein Bordstrom-
aggregat (APU) mit einem wasserstoffgetriebenen 1,4kW.-PEFC-System entwickelt und im
LKW eingebaut. In einer Studie wurden Brennstoffzellen-APUs fiir Lastkraftwagen beziiglich
unterschiedlicher Aspekte evaluiert. Das Emissionseinsparpotenzial kann hier aufgrund der
Nullemissionen des Brennstoffzellensystems optimal ausgenutzt werden (6-29% der NO,-
Emissionen des Lastwagens werden eingespart). Allerdings wurde fiir den Wasserstoff ein
2001 Drucktank (Betriebsdruck 170bar) benétigt, so dass die Kraftstoffreformierung als Opti-
on zur Verkleinerung des Systems angesehen wird. Eine Kostenanalyse, wobei unter anderem
die Brennstoffzellen-, Wasserstofftankkosten abgeschétzt wurden, ergab Investitionskosten
von 7.000-9.000 US Dollar fiir so ein wasserstoffgetriebenes APU-System ohne Reformer. Das
System soll eine Amortisationszeit von etwa 3-5 Jahren haben [59, [69].

Heinzel et al. haben eine Kostenanalyse iiber das Einsparungspotenzial der Betriebskosten
in Fahrzeugen bei Einsatz einer Brennstoffzellen-APU durchgefiihrt. Bei 1kW, Bedarfsleis-

tung und einer entsprechenden Lebensdauer des Fahrzeugs (200.000km Laufleistung) kénnten
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Abbildung 13: Léngenskalen in der Verfahrenstechnik [72]

bei Ersatz der konventionellen Lichtmaschine mit Batterie durch eine Brennstoffzellen-APU
(auf Benzinbasis mit Fuel Processor; angenommener Wirkungsgrad 30%) bei einem Benzin-
preis von 1,20€ /1 etwa 6.000€ Betriebskosten eingespart werden und so APU-Syteme bereits
wirtschaftlich werden [27].

2.4.3 Einsatz von Mikrostrukturen bei der Reformierung

Miniaturisierung ist ein grundsétzlicher Ansatzpunkt zur Weiterentwicklung technischer Sys-
teme. Die Mikroverfahrenstechnik ist eine vergleichsweise junge Disziplin, die sich erst En-
de der 1980er zu entwickeln begann. Die Mikroverfahrenstechnik macht von sogenannten
Mikroeffekten gebrauch, die beim Ubergang von der Makro- zur Mikroskala an Bedeutung
gewinnen (die typischen Gréflenordnungen der inneren Abmessungen von mikroverfahrens-
technischen Apparaten sind in Abbildung dargestellt). Zu den Mikroeffekten zihlen,
bedingt durch die kleinen Abmessungen, zum Beispiel die stark intensivierten Stoff- und
Waérmetransportvorgiange durch Diffusion und Warmeleitung. Weiterhin begiinstigen die sehr
hohen spezifischen Oberflichen (Verhiltnis aus Oberfldche zu Volumen) oberflichenbestimmte
Phinomene, wie z.B. die heterogene Katalyse an Wandkatalysatoren. Ubliche Abmessungen
wie z.B. die Durchmesser von Mikrokanélen liegen zwischen 100pum und 1mm. Mikroeffekte
ermoglichen in der Verfahrenstechnik eine Prozessintensivierung. Diese kann beispielsweise
zu hoheren Raum-Zeit-Ausbeuten (bei gleicher Kapazitéit eine Verringerung des Anlagenvo-
lumens) fiithren. Die Mikroverfahrenstechnik ist nach [72] definiert als die Stoffumwandlung
und -aufbereitung unter Ausnutzung von Mikroeffekten.

Weitere Besonderheiten der Mikroverfahrenstechnik sind das Vorherrschen von laminaren
Stromungen, die bedingt durch die kleinen Kanaldurchmesser sind. Bei Gasen kénnen grund-
sitzlich enge Verweilzeitverteilungen durch radiale Diffusion ermoglicht werden. Bedingt
durch den intensivierten Warmeaustausch, kann die Reaktionstemperatur genau eingehalten,
bei stark exothermen Reaktionen die entstehende Warme direkt abgefithrt werden. Dadurch

ist ein nahezu isothermer Betrieb, ohne die Gefahr von Hotspots (lokale Ubertemperaturen)
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oder eines Durchgehen des Reaktors, moglich. Somit kénnen auch héhere Umsétze oder Se-
lektivitédten erreicht werden. Mikrowérmeiibertrager kénnen eine um den Faktor 1000 héhere
Wirmeiibertragerleistung als Platten- oder Rohrbiindelwéirmetauscher aufweisen. Zur Uber-
tragung von Laborergebnissen auf den Industriemaflstab, wird das Verfahren des Equal-up
angewandt, bei dem die Mikroeffekte erhalten bleiben, indem sie innerhalb eines Apparates
mehrfach reproduziert werden. Dabei steigen allerdings die Anforderungen an die Fiigetechnik
(Vermeidung von Leckagen) und die Gleichverteilung der Stoff- und Wérmestrome auf die
Vielzahl der Kanéle [12] [72, [73]. Ein Beispiel hierfiir ist der Hochleistungs-Mikroreaktor in
der GroBe eines Kleinwagenmotors, der mehrere 10.000 Mikrokanéle enthélt. Der Reaktor
wird in der chemischen Industrie bei DSM Fine Chemicals fiir die Ritter-Reaktion eingesetzt
und erreicht einen Durchsatz von bis zu 1700kg/h, siehe Bild

Abbildung 14: Produktionsreaktor in der chemischen Industrie mit mehreren 10.000 Mikro-
kanélen [74]

Besonders der Bereich der Wasserstoffproduktion im kleinen Mafistab ist ein Einsatzbereich
mit hohem Potenzial fiir die Mikroverfahrenstechnik. Es konnten kompakte, leichte, sehr
dynamische und hocheffiziente Reformer und andere Reaktoren gebaut werden, die neben
der Wasserstofferzeugung auch Wérmeiibertragung und Gasreinigung enthalten [12, [72] [73].
Aus der Literatur wurden fiir den folgenden Abschnitt einige der relevanten Arbeiten zur
Reformierung von Kohlenwasserstoffen in Mikrostrukturapparaten zusammengefasst.

Am Argonne National Laboratory (ANL) wurde die autotherme Reformierung von Diesel
und Benzin untersucht (siche Kapitel Seite . Dazu wurden Honigwaben-Monolithe
verwendet, die mit Katalysatormaterial Pt/CeO2Gd2O3 imprégniert wurden. Diese Mono-
lithe enthielten mehrere 100cpi (cells per inch), was Mikrokanélen mit Durchmessern in
der Groflenordnung von 100u entspricht. So werden bereits die Mikroeffekte, die Ober-
flichenphdnomene und Stofftransporte begiinstigt. Es wurde ein 10kW Reformer mit einem
Volumen von 131 entwickelt, was einer Leistungsdichte von 0,77kW/1 entspricht [35, [75].

Da die endotherme Dampfreformierungsreaktionen in konventionellen Reaktoren eine Verweil-

zeit von einigen Sekunden bendttigt und wirmetransportlimitiert ist, bietet sich besonders die
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Abbildung 15: Iso-Oktan-Dampfreformer fiir 1 kW, Brennstoffzelle vom PNNL [78]

Untersuchung der Dampfreformierung in Mikrokanélen an. Bereits Farthing et al. folgerten
aufgrund von ATR-Versuchen in einem Mikroreaktor, dass die Dampfreformierung von Die-
sel moglich sein sollte, wenn die optimale Katalysatortemperatur eingehalten werden kann.

Allerdings wurden keine Angaben zum Katalysatormaterial gemacht [31].

Whyatt et al. am Pacific Northwest National Laboratory (PNNL) untersuchten die Dampfre-
formierung von Iso-Oktan und einer schwefelfreien, benzindhnlichen Mischung. Sie konnten
zeigen, dass in beheizten Mikrokanélen geringere Verweilzeiten moglich sind, wobei der ver-
wendete Katalysator vom Battelle Memorial Institute entwickelt wurde. Ein 51cm?® grofer
Iso-Oktan-Reformer produzierte genug wasserstoffreiches Reformat fiir eine Brennstoffzelle
mit 440W.. Hierbei betrug der Umsatz iiber 99% und der Systemwirkungsgrad ohne Brenn-
stoffzelle bei Nennlast 27% bzw. bei einer Teillast von 25% sogar 34%. Dies entspricht einer
Leistungsdichte von 3,35kW,./1. Die erreichte Reformatzusammensetzung (trocken) betrug
71% Wasserstoff, 15% CO, 14% CO4 sowie weniger als 1 % Methan. Die Degradation des Ka-
talysators war wahrend der ersten 100 Betriebsstunden und einiger Anfahr- und Abfahrzyklen
gering. Weiterhin zeigte der Reformer ein sehr gutes dynamisches Verhalten, in dem er inner-
halb von 7s Feedstromspriingen von 100% auf 10% und umgekehrt folgte [76]. Ferner wurde
ein Fuel Processor untersucht, der Brennstoffverdampfer, Warmeiibertrager, Reformer und
Nachbrenner integriert und so die Kaltstartzeit minimiert. Fiir ein solches Komplettsystem
mit Brennstoffzelle, das 20kW, liefert, kann fiir den reinen Reformer sogar eine Leistungs-
dichte von 3,5kW, /1 erreicht werden [77]. In Abbildung|[L5]ist ein solcher Iso-Oktan-Reformer

allerdings fiir eine Brennstoffzellen-Leistung von 1kW, dargestellt.

InnovaTek untersuchte unter anderem die Hexadekanreformierung in einem Mikroreaktor.

Der Mikroreaktor, ein Edelstahlrohr mit 13mm Innendurchmesser, wurde mit 300-500um
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groflen Partikeln gefiillt, welche als Trigermaterial fiir den von InnovaTek optimierten Ka-
talysator dienten. Bei dem Katalysator handelt es sich um einen bimetallischen Edelme-
tallkatalysator, der auf einer Tréigerschicht aufgebracht wird, welche hohen Temperaturen
widersteht. Die Versuchsapparatur enthielt weiterhin eine spezielle Brennstoffdiise und einen
Nachbrenner. Es konnte gezeigt werden, dass in diesem Mikroreaktor beschleunigter Stoff- und
Waéirmetransport vorlag. Somit erzielte er eine hohere Raum-Zeit-Ausbeute und ein kompak-
teres Design als ein konventioneller Reaktor. Wie in Abbildung [16| dargestellt, wurde bei der
Dampfreformierung mit einem S/C Verhéltnis von 2,7, bei einem fliissigen Brennstoffstrom
von 180ul/min an 5g Katalysator und einer Temperatur von 800°C etwa die thermodynami-

sche Gleichgewichtszusammensetzung erreicht.
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Abbildung 16: Dampfreformierung von 180ul/min Hexadekan an 5g Katalysator und einem
S/C-Verhiltnis von 2,7 [79]

Waihrend eines Langzeitversuchs konnten weder Rufl noch leichtere Kohlenwasserstoffe nach-
gewiesen werden und die Katalysatoraktivitédt blieb konstant. Bei der Zusetzung von 100ppm
einer schwefelhaltigen Komponente (1,4-Thioxan) zu dem Brennstoff Iso-Oktan wurde wihrend
200 Betriebsstunden keinerlei Deaktivierung beobachtet, was auf eine gewisse Schwefelresis-
tenz hinweisen konnte [79] [80].

Im Weiteren wurde der sogenannte InnovaGen Fuel Processor entwickelt, der gentigend Was-
serstoff fiir eine PEFC oder SOFC im Bereich von 0,5-5kW, u.a. aus Diesel erzeugt. Dieses
System enthélt neben dem Dampfreformer ebenso eine spezielle Brennstoffdiise, Wérme-
tauscher, einen Kondensator und bei dem PEFC-System eine InnovaPure Wasserstoffabtren-
nungsmembran. Eine solche, integrierte Membran hat den Vorteil, dass der in der Reformie-
rung erzeugte Wasserstoff sofort aus dem Reaktor abgetrennt und so das Reaktionsgleichge-

wicht hin zu mehr Wasserstoff verschoben wird. Ferner wird ein reines Wasserstoffgas erzeugt,
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Abbildung 17: InnovaGen Fuel Processor fiir eine 1kW, PEFC [8]]

dass in der Brennstoffzelle zu optimalem Betrieb fithrt. Zur Warmegewinnung wird hier nicht
nur das Anodenabgas sondern auch das Retentat der Membranseparation verwendet. Nach-
teilig ist ein erhohter Reformerdruck, der bendtigt wird, um ausreichende Permeatraten zu
realisieren. Es wird behauptet, dass keine Schwefelabtrennung aus dem Brennstoff oder dem
Reformat aufgrund der Resistenz sowohl des Reformerkatalysators als auch der Membran
notig sei. Das in Abbildung[17] dargestellte System soll ein Volumen von 241 und ein Gewicht
von 18kg haben, was Leistungsdichten von 40W. /1 und 55W. /kg entspricht [81].

Das Institut fir Mikrotechnik Mainz (IMM) hat besonders die thermische Integration der
einzelnen Reformierungs- und Reinigungsstufen untereinander untersucht. In [82] wird von
Kolb et al. ein System fiir die Dampfreformierung von Diesel vorgestellt, welche durch die
thermische Kopplung mit einem katalytischen Nachbrenner fiir Anodenabgas Temperaturen
von iiber 800°C erreicht, sieche Abbildung Dieses System soll geniigend wasserstoffrei-
ches Gas fiir ein 1kW, PEFC liefern und hat zwei Einldufe fiir das Anodenabgas, zwei fiir
die Verbrennungsluft, einen fiir das Diesel/Dampf-Gemisch, zwei Ausgéinge fiir das Verbren-
nungsabgas und einen fiir das Reformat. Die entstehende Wérme aus der Verbrennung des
Anodenabgases ist im Allgemeinen nicht ausreichend fiir die Kohlenwasserstoffreformierung.
Es konnte Vollumsatz fiir eine Betriebszeit von 40h erreicht werden. Auch ein autothermer Iso-
Oktanreformer, welcher eine 5kW,.-Brennstoffzelle versorgen soll, wurde untersucht. Dieser
enthilt 200 mikrostrukturierte Folien, mit insgesamt 25.000 Kanélen, die jeweils 400um breit
und 250 pm tief sind, wobei diese Kanile mit dem Katalysatorsystem Rh/Al;O3 beschich-
tet wurden. Reaktorbreite und -hohe sind mit 80mm angegeben und die Hohe mit 150mm
(entpsricht einer Leistungsdichte von etwa 5kW, /1). Das Reformat aus der ATR enthélt 34%
Ng, 3% Methan, 0,2% Ethylen, 9% CO, 15% CO4 sowie 42% Wasserstoff. Fiir die Reformat-

behandlung eines 500W Methanolreformers wurde ein Reaktorkonzept entwickelt, dass die



34 2 DERZEITIGER ENTWICKLUNGSSTAND DER WASSERSTOFFERZEUGUNG

Abbildung 18: Kombinierter Dieselreformer mit katalytischem Nachbrenner [82]

einzelnen Stufen Hochtemperaturshift, Niedertemperaturshift und Selektive Oxidation inte-
griert und das Reformat im Gegenstrom mit dem Anodenabgas von Stufe zu Stufe kiihlt.
So wird das Anodenabgas bereits vorgewédrmt bevor es im Nachbrenner zur Beheizung des
Reformers verwendet wird.

Velocys, eine Ausgriindung vom Pacific Northwest National Laboratory (PNNL), will Mi-
kroprozesstechnik in der chemische Industrie im groitechnischen Mafistab kommerzialisieren.
Sie beschiftigte sich mit der Reformierung von Kraftstoffen (z.B. Dampfreformierung von
Iso-Oktan) und entwickelte einen Reformer fiir eine 1kW, PEFC [83]. Die fiir die Dampfre-
formierung benéGtigte Wirme wurde dabei mit heiflem Verbrennungsgas als Wérmetrager
zugefiihrt. In Abbildung ist ferner die Kopplung einer endothermen Reaktion mit einer
exothermen Verbrennung dargestellt, welche sich die Firma patentieren lief (US Patent Nr.
2004033455). In [84] wird beschrieben, dass Methanreformierung und Methanverbrennung in
zwei benachbarten Passagen eines Mikroreaktors durchfiihrbar sind. Das Methan wurde an
einem Rh/~-Al;03-MgO bei 850°C mit einem S/C-Verhiltnis von 3 und einer Verweilzeit
von 6ms reformiert und erreichte einen Umsetzgrad von 90%. Ferner wurde ein Kraftstoffver-
dampfer [86] entwickelt, der in einer Mikroreaktorpassage das Anodenabgas einer Brennstoff-
zelle katalytisch verbrennt und in einer benachbarten Passage Kraftstoff in Form von Benzin
verdampft. Ein Verdampfer mit der Gréfie von 0,351 und 1,8kg ist ausreichend fiir einen Ener-
gieerzeugungssystem fiir 50kW,. Es wird berichtet, dass dies nur ein Zehntel der Grofle und
die Halfte des Gewichts eines konventionellen Verdampfers sei. Das sehr gute dynamische
Verhalten des Verdampfers wird auf einen zehnfach hoheren Warmefluss bedingt durch das
hohe Oberflichen- zu Volumenverhiltnis gegeniiber konventioneller Technik zuriickgefiihrt.
Rostrup-Nielsen et al. bei Haldor Topsoe haben sich ausgiebig mit der Methanreformierung

beschéftigt [I8] Von besonderer Bedeutung ist die Komplexitéit der Dampfreformierung auf-
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Abbildung 19: Kombinierte endotherme Reaktion mit Verbrennung in einem Mikrokanalre-

aktor [85]

grund der notwendigen Kopplung von Katalyse, Warmetransport und Reaktoraufbau. Be-
dingt durch den verbesserten Wéarme- und Stofftransport und somit die htheren Raum-Zeit-
Ausbeuten von Mikroreaktoren kénnen wesentlich kleinere Reaktorabmessungen realisiert
werden. In Tabelle [4] sind Reaktorabmessungen bislang iiblichen Durchsiitze von Methan-
Reformern gegeniiber gestellt. Der Industriereaktor hat eine 2,2-10%fachen grofiere Eduktrate,
jedoch benétigt er dafiir das 95-10%fache an Reaktorvolumen.

Auch am Institut fiir Mikroverfahrenstechnik (IMVT) wurde sich bereits mit der Wasserstof-
ferzeugung fiir Brennstoffzellen beschéftigt. Untersucht wurden und werden die Dampfrefor-
mierung, partielle Oxidation und oxidative Reformierung von Methan (Rhodiumkatalysator),
Propan/Butan (Rh- oder Ni-Katalysator, Methanol (Pd/Zn- oder Cu-basierter Katalysa-
tor), Benzin (kommerzieller Katalysator), Bioethanol (Rh/CeO2) sowie die Warmeerzeugung
iiber katalytische Verbrennung als auch die Reformatreinigung mittels der Wassergaskonver-
tierungsreaktion (Ru/ZrOq-Katalysator), der selektiven Oxidation (SelOx, CuO/CeOz-Kata-
lysator) oder Methanisierung (Ru/SiOs-Katalysator).

In den Abbildungen [20| und [21] sind der Versuchsreaktor zur Methanolreformierung und der
5kW, Prototyp eines Benzinreformers, in welchem bereits die Warmezufuhr zur Reformie-
rung anhand von warmen Abgasen integriert ist, dargestellt. In [87] von Gorke et al. wird
die durch Platin katalysierte Verbrennung von Wasserstoff beschrieben, welche in einem mi-
krostrukturierten Reaktor kontrolliert durchgefiihrt werden kann, ohne dass sogenannte Hots-
pots (Ubertemperaturen)

entstehen und es zu zusétzlichen thermischen Spannungen im Material kommt. In die Kiihlluft
konnten 78% der thermischen Energie von 800 W, iibertragen werden, wihrend die Kalt-

startzeit fiir diesen Reaktor nur knapp iiber 10min lag. Der Reaktor und sein Aufbau sind in
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Eigenschaften/Reaktortyp

Mikroreaktor Industriereaktor
Druck [bar] 1 35
Temperatur [°C] 500 500-800
Reaktordurchmesser [mm] 5 100
Reaktorlédnge [m] 0,012 12
Gesamtreaktorvolumen [m?®] 0,2:1076 19
Rohrenanzahl 1 200
Durchmesser Katalysatorpartikel [mm] | 0,3-0,5 16mm Ringe
Eduktrate[Nm3 /h] 50-1073 110.000
GHSV [1/h] 60.000 1450
Durchsatz [kg/m?h] 2.500 86.000
Reynoldszahl 12 9.500

Tabelle 4: Charakteristika von Methan-Dampfreformern [I§]

Abbildung 20: Mikrostrukturierter Methanoltestreformer und sein Aufbau [8§]

Abbildung [22] verdeutlicht.
Im Projekt Automotive, dass das IMVT mit Atztechnik Herz und Griibener Pressensysteme

durchfiihrte, wurde die kostengiinstige Massenproduktion von Mikrokanalsystemen fiir auto-
mobile Anwendungen wie die Dampfreformierung von Benzin fiir APU-Systeme (siehe Bild
untersucht. Hierbei wurden Mikroprégen und -dtzen der Folien ebenso wie das Verléten
der Folien im Hinblick auf die Massenproduktion evaluiert. Es konnte gezeigt werden, dass
durch eine Verbesserung der Herstellungsmethoden und einer Anpassung des Mikroreaktor-

design eine rentable Massenproduktion von Mikroreaktoren durchaus erreicht werden kann

[89].
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Abbildung 21: Prototyp eines mikrostrukturierten 5 kW.-Benzinreformers mit integrierter
Wérmezufuhr iiber heilen Abgasstrom [12]

2.5 Zusammenfassung

Wasserstoff wird in der Industrie hauptséchlich aus Erdgas mittels Reformierung hergestellt.
Eine Erzeugung aus Riickstandsolen ist ebenfalls moglich, wird angewandt, ist allerdings
weitaus komplexer. Insgesamt ist die industrielle Wasserstofferzeugung durch besonders grofie
Anlagengroien gekennzeichnet, welche ein Downscaling auf mobile Einheiten nicht méglich
machen.

Die Wasserstofferzeugung fiir Brennstoffzellen aus Diesel wurde bislang hauptséchlich mit-
tels partieller Oxidation oder oxidativem Reformieren durchgefithrt. Nur Cheekatamarla und
Thomson [50] beschreiben die erfolgreiche Dampfreformierung von Hexadekan, und die Firma
Idatech untersuchte die Dampfreformierung von Diesel [47, 48], [49]. Langzeitversuche zur Re-
formierung von konventionellem Diesel wurden bislang lediglich von Pors [25] veroffentlicht.
Er verwendete jedoch die partielle Oxidation oder das oxidative Reformieren. Ferner wurde
bislang keine kinetische Modellierung mit ihren Parametern fiir die Wasserstofferzeugung aus
Diesel bzw. aus Modellsubstanzen publiziert.

Fiir einen Einsatz mobiler Bordstromaggregate (APU) in Fahrzeugen ist die Verwendung
von konventionellen Kraftstoffen wie Diesel besonders vorteilhaft. Allerdings miissen Auxi-
liary Power Units (0,3-10kW,) strenge Anforderungen in Bezug auf spezifische Grofle und
Gewicht, maximale Startzeit und dynamisches Verhalten sowie Lebensdauer und Wirkungs-
grad erfiillen. Da der Fuel Processor auf diese Kenngrofien besonderen Einfluss hat und die
Mikroverfahrenstechnik ein hohes Potenzial bei der Wasserstofferzeugung aufweist, ist die
systematische Untersuchung der Dieselreformierung im Mikroreaktor von besonderem Inter-
esse.

In der Literatur finden sich nur einzelne Untersuchungen zum Einsatz von Mikrotechnik

in Hexadekan- oder Dieselreformern. Bei diesen wurden verschiedene zu beriicksichtigende
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Abbildung 22: Katalytbrenner fiir Wasserstoffverbrennung: a)Stapelung der mikrostrukturier-
ten Folien, b) REM-Aufnahme der Durchgangslocher fiir Wasserstoff in der Reaktionsfolie,
c), d) Bilder des Mikroreaktors, [87]

Aspekte deutlich:

- Je hoher der wirmetechnischer Integrationsgrad wird, desto effizienter und kompak-
ter wird das Gesamtsystem.

- Eine Minimierung des Wandmaterials begiinstigt ein schnelles Kaltstartverhalten,
wobei eine ausreichende Dichtheit des Systems gewéhrleistet werden muss.

- Ein System, was eine endotherme Reaktion iiber eine exotherme Reaktion in be-
nachbarten Kanélen eines Mikrowdrmetauschers beheizt, wurde zwar oft gefor-
dert aber selten vorgestellt.

- Die katalytische Verbrennung, welche oft als exotherme Reaktion gewahlt wird, ist

in ihrem Betrieb immer noch sehr anspruchsvoll.
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- Durch den Einsatz von unterschiedlich beschichteten mikrostrukturierten Folien
ldsst sich ein Mikroreaktor realisieren, bei dem die jeweiligen Reformatfolien im-
mer abwechselnd mit den Verbrennungsfolien gestapelt werden und so der sehr gute

Waérmeiibergang verwirklicht werden kann.

Allgemein ist zu sagen, dass immer verschiedene Faktoren {iber das Reaktordesign bestimmen.
Dazu gehoren das Einsatzgebiet, die Leistung, die dynamischen Anforderungen, ein geringes
Volumen und Gewicht sowie ein ausschlaggebender Faktor fiir die Massenproduktion: geringe
Herstellungskosten. Folglich muss genau iiberlegt werden, ob der Einsatz von mikrostruktu-
rierten Apparaten fiir den jeweils vorliegenden Fall sinnvoll und notwendig ist. Die Antwort
ist nicht immer trivial, besonders da die Mikrotechnik bislang nur selten im Industriemafistab
eingesetzt wurde.

In den groflen Reformierungsanlagen der Industrie werden grundsétzlich Nickelkatalysatoren
eingesetzt. Bei der Verwendung von mikrostrukturierten Reaktoren kann Nickel nicht ver-
wendet werden, da dieses als Katalysator zu langsam ist, da sonst die Vorteile der exzellenten
Wirmeubertragung nicht ausgenutzt werden konnen und sich somit die Vorteile der Mikro-
verfahrenstechnik nicht zeigen. Deswegen werden zur Wasserstofferzeugung in Mikrobauteilen
Edelmetalle eingesetzt, die oft auf eine zusétzliche Triagerschicht zur Oberflichenvergroflerung
aufgebracht werden. Als Tragermaterial wird in vielen Anwendungen Aluminiumoxid verwen-
det, da AlsOg3 die Zersetzung von Kohlenwasserstoffen katalysiert. Als Edelmetallkatalysato-
ren fiir die Dampfreformierungsreaktion wurde in den angefiithrten Beispielen der Mikrover-
fahrenstechnik Rhodium gewiéhlt.

Die erfolgreich durchgefithrte Dampfreformierung von Diesel und der dazugehorige Mikrore-
aktor wurde in der Literatur lediglich von Kolb et al. [82] angefiihrt. Es wurden jedoch weder
der Versuchsrahmen, die erhaltenen Ergebnisse noch die geplanten Anwendungsgebiete hierzu
spezifiziert. Im Rahmen dieser Arbeit soll die Dampfreformierung von Diesel bzw. Dieseler-
satzstoffen in Mikroreaktoren ausfiihrlich untersucht werden. Hierzu gehort die Auswahl eines
ebenso aktiven wie stabilen Katalystorsystems, die Bestimmung der Reaktionskinetik und die
Durchfiihrung dynamischer Versuche. Abschliefend soll auf der Basis dieser Ergebnisse ein
komplettes Energieerzeugungssystem mit Brennstoffzelle fiir ein mobiles Borstromaggregat
(APU) konzipiert werden.
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3 Experimenteller Aufbau

3.1 Aufbau der Versuchsanlage

FEin vereinfachtes Flielschema der verwendeten Versuchsanlage ist in Abbildung darge-
stellt. Das detaillierte Flussbild ist im Anhang A.1 zu finden. In Abbildung[24]ist eine Aufnah-
me der Versuchsanlage zu sehen. Der fiir die Reformierungsreaktion benotigte Wasserdampf
wird aus filtriertem, vollentsalztem Wasser in einem beheizten Druckbehélter erzeugt und
iiber einen Hochtemperaturdurchflussregler (Mass Flow Controller, MFC) der Firma MKS do-
siert. Bei 1,7-2,0bar und 120°C wurde ein konstanter Dampfstrom erreicht. Bei hoheren Was-
serdampfstromen (groBer als 750mly /min) konnte mit Hilfe einer Membranpumpe der Firma
Alldos im Betrieb fliissiges Wasser (mit 2ml/s oder mehr) in den Druckbehélter gefordert
werden, um eine lange stationére Versuchsphase zu ermoglichen. Gasférmige Kohlenwasser-
stoffe, z.B. Methan oder Propan, ebenso wie andere Versuchsgase (z.B. ein Inertgasstrom)
werden iiber MFC der Firma Brooks Instruments geregelt. Miteinander vermischt werden
diese Gasstrome in einem Mikromischer (Typ V-Mischer). Auch wenn in dieser Arbeit keine
oxidierenden Bedingungen untersucht wurden, dient der Mischer als Flammensperre zwischen
der Gasversorgung und dem weiteren Anlagenteil. Fliissige leichtsiedende Substanzen wie z.B.
Iso-Oktan konnen in einem zweiten beheizten Druckbehélter verdampft werden. Samtliche
Leitungen hinter diesen Druckbehéltern sind auf mindestens 145°C temperiert und nach aufien
hin isoliert, um jegliche Kondensation zu vermeiden. Bei Einsatz von noch héheren Kohlen-
wasserstoffen, wie z.B. Hexadekan, werden diese mittels einer Mikrozahnringpumpe (mzr-
2905 der HNP Mikrosysteme GmbH) aus einem Vorratsbehilter geférdert und anschlieflend
in einem Gas- bzw. Dampfstrom verdiist und verdampft.

Die Verdiisung und Verdampfung von schwersiedenden Stoffen stellte sich als relativ proble-
matisch heraus, da z.B. Hexadekan einen Siedepunkt von 287°C [90] hat und die benttigten
Brennstoffstrome sehr klein (im Bereich von 100 ul/min) sein kénnen. Fiir solch gerin-
ge Fliissigkeitsmengen musste selbst bei der Mikrozahnringpumpe ein Bypassmodul mit

Kapillarleitungen zur Volumenstromreduktion eingebaut werden. Kommerzielle Diisen sind

Stickstclif> Luft Brenngas Stickstoff
Gasformige Kohlenwasserstoffe D’ Y ﬂ Abluft 'E]Abluft
= e i
- . . i CI-MS i
E§M|krom|scher e
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Leicht siedende P Systemreaktor
Kohlenwasserstoffe reriereeesensen ] Verbrennung |- y| Abgasentfeuchter
e (- S Reformierung
Schwer siedende TBrennstoff Verdlisung
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Abbildung 23: Vereinfachtes Fliefibild der Versuchsanlage zur Dieselreformierung
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Abbildung 24: Aufnahme der Versuchsanlage zur Dieselreformierung

nicht erhaltlich. Hierfiir wurde eine Diise auf Basis der Mikrostrukturtechnik entwickelt, ge-

baut und erfolgreich eingesetzt (siehe Kapitel .

Diese Mischung aus gasformigen Kohlenwasserstoffen und Wasserdampf wurde in den Mi-
kroreaktor oder den Systemreaktor geleitet. Mittels einer Saugpumpe wurde aus dem Refor-
mierungsprodukt eine Probe in den Gaschromatograph gezogen und analysiert, wihrend das
restliche Abgas entfeuchtet und abgefiihrt wurde. Der Eduktstrom konnte iiber eine Bypass-
Leitung am Reaktor vorbeigefiihrt werden. Der Systemreaktor beinhaltet eine Verbrennungs-
und eine Reformierungspassage. Die Eduktgase fiir die Verbrennung wurden, ebenso wie die
entstehende Abluft, separat zu- und abgefiihrt. Die Analyse sowohl des Reformats als auch
der Verbrennungsgase konnte mit Hilfe eines Massenspektrometers (MS) erfolgen, um so auch

instationare Betriebszustande zu untersuchen.

Die Steuerung der Anlage erfolgte fiir die Eduktstrome Wasser, Iso-Oktan, Hexadekan und
die Dieselmischung per Hand. Druck, Gasfliisse und Temperatur konnten mit Hilfe eines

LabView-Programms tiberwacht, geregelt und aufgenommen werden.

Zur Inbetriebnahme wurde die Anlage zunéchst mit Stickstoff unter 5bar Druck gesetzt. Falls
kein Druckabfall innerhalb von fiinf Minuten festgestellt werden konnte, wurde anschlieBend
mit einem Lecktest begonnen. In die Anlage wurde Stickstoff mit 1-2vol% Wasserstoff dosiert
und unter 5bar Druck gesetzt. Mit Hilfe eines Wasserstoffdetektionsgerites (G300II der GfG
Gesellschaft fiir Gerdtebau mbH) wurden die Leitungen auf Lecks untersucht. Etwaige Lecks

wurden behoben.



3.2 Analytik 43

Saule Lénge Durchmesser Filmdicke Temperaturbereich
HP1-MS 60 m 250 pum 1 pm -60 bis 325°C
HP-Plot Q@ | 30 m 530 pm 40 pm - 60 bis 250*°C
HP-Molsieb | 30 m 530 pm 25 pm -60 bis 300°C

* nur bei gespiilter Sdule

Tabelle 5: Fiir die Experimente verwendete Sdulen im Gaschromatograph

3.2 Analytik

Fiir die Gasanalyse stand ein Gaschromatograph 6890 (GC) der Firma Agilent Technolo-
gies mit der Chemstation Software zur Verfiigung. Zur Analyse von kohlenwasserstoffreichen
Gasen (C1-C1g), Wasser sowie den Permanentgasen (Sauerstoff, Stickstoff, Wasserstoff, Koh-
lendioxid und Kohlenmonoxid) wurden sowohl ein Flammenionisationsdetektor (FID fiir die
Kohlenwasserstoffe) als auch ein Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD fiir die restlichen Kom-
ponenten) bendtigt. Als Trigergas sowie Referenzgas beim WLD wurde Argon verwendet. Fer-
ner wurden eine HP1-, eine PlotQ- und eine Molsiebséule eingesetzt, siche Tabelle [5] Hierbei
dient die HP1-S&ule der Auftrennung der Kohlenwasserstoffe grofier als Cs. Die PlotQ-Séaule
ermdoglicht das Separieren von Wasser, Kohlendioxid und den Kohlenwasserstoffen Cs-Cs.
Die Molsiebsaule ermdoglicht die Analyse von Wasserstoff, Sauerstoff, Stickstoff, Methan und
Kohlenmonoxid.

Klassischerweise werden diese Sdulen so miteinander verschaltet, dass die Séulen nachein-
ander durchstromt und die jeweils ungetrennten Komponenten auf der nachfolgenden Séule
zur spéteren Trennung geparkt werden. Dabei erfolgt anschlieend die einzelne Spiilung der
Séulen nacheinander, so dass die Komponenten einzeln in den Detektoren analysiert wer-
den konnen. Beim vorliegenden Trennproblem muss der GC-Ofen auf 250°C beheizt werden,
wéahrend die PlotQ- und Molsiebséule nicht gespiilt sind, um die Komponenten von der HP1-
Séule in einer angemessen Zeit detektieren zu kénnen. Da hierbei der Sdulenfilm von der
PlotQ-Saule angegriffen wird, musste eine andere Analysen- und Schaltmethode entwickelt
werden. Eine zusétzliche druckgeregelte Gaszufuhr (EPC, Electronic Pneumatic Control)
ermdoglicht die Analyse der auf der HP1-Séule sorbierten Komponenten unabhéngig von der
Spiilung der PlotQ- und der Molsiebsdule, siche Abbildung Bei dem in Abbildung
dargestellten Analysenprogramm muss durch die simultane Analyse der Komponenten von
der HP1- und PlotQ-Sédule darauf geachtet werden, dass die Peaks nicht iibereinander fallen
sondern weiterhin einzeln auftreten. Dies lésst sich iiber den Eingangsdruck der EPC-Leitung
einstellen.

Die Messempfindlichkeit ist aufgrund des eingebauten Flammenionisationsdetektors (FID) fiir
Kohlenwasserstoffe sehr hoch. Um Wasserstoff bei ausreichender Kohlenmonoxidempfindlich-
keit messen zu konnen, wurde Argon als Trigergas gewihlt. Da keine zusétzliche Methani-

sierung des CO im GC mehr moglich war (alle Systemanschliisse bereits belegt) liegt die
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off-Stellung (offen)
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FProbenabmevolumen: 1ml
Schaltventile: 230

Arojon

FID 280°C, Ho, Lut und als Make up-Gas i,
- WILD 280°%C Argon als Referenzgas, Make up-
Gashz

4 :

L 3

P robe ein

Probe aus

FID

HF 1 Plot 0

'y
3

: \
s

ML
‘x -
Reztriktion

Abbildung 25: Verwendetes Schaltprogramm der Ventile sowie Temperatur- und Druckpro-
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Abbildung 26: Verwendete Ventilschaltung des Gaschromatographen zur Produktgasanalyse
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Messgrenze fiir CO mit etwa 0,15% im Vergleich zu den anderen Komponenten am hochsten.
Zur Uberpriifung der Dosierungskonstanz der Edukte sowie der Messung des dynamischen
Verhaltens des Reformers ist eine dynamische Erfassung der Gaskonzentrationen notwendig.
Hierfiir wurde eine Massenspektrometereinheit (CI-MS) mit chemischer Ionisation der Massen
>4amu und dazugehoriger Software der Firma V+F herangezogen (Genaueres ist unter [91]
nachzulesen). Das CI-MS besteht aus drei Teilen: einer Verdiinnungseinheit (Inertizer), der
Airsense 2000 (Ionisierung fiir Substanzen >4amu auf chemischen Wege) und der H-Sense
2000 zur Analyse von Wasserstoff und Helium.

Der Inertizer dient der eingangsdruckunabhéngigen Bereitstellung des Probegasstroms zu
den MS-Teileinheiten. Hier wurde zur Gerétesicherheit und fiir schnelle Ansprechzeiten eine
relativ hohe Verdiinnung von 1:30 gew#hlt.

In dem Airsense werden Hilfsgase (Hg-Dampf, Xenon oder Krypton) zunéchst ionisiert, selek-
tiert und gebiindelt. Dann treffen die Hilfsgasionen auf den Probegasstrom, und es findet ein
Ladungsaustausch statt. Je nach Wahl des Hilfsgases werden unterschiedliche Energieniveaus
zur Tonisierung verwirklicht (Hg™ 10,45eV, Xet 12,2eV; Krt 13,99eV). Bei Wahl des richtigen
Hilfsgases werden nur spezielle Gase aus dem Probestrom ionisiert bzw. nur wenig Fragmen-
tationen erzeugt. Zur Beobachtung der Eduktzusammensetzung wurden fiir n-Hexadekan
die Signale mit m/e=57amu und m/e=7lamu (gemé&f [92]) und fiir Wasser das Signal mit
m/e=20amu (Isotopenverbindung) herangezogen. Das Wassersignal mit m/e=18amu kann

aufgrund des hohen Signalwertes nicht verwendet werden.

3.3 Kalibrierung

Die Kalibrierung der Gas-Durchflussregler erfolgte iiber einen Seifenblasenzihler mit Stick-
stoff, wobei fiir andere zu dosierende Gase die Umrechnung anhand bekannter Gasumrechnungs-
faktoren erfolgte [93]. Bei der Iso-Oktan- und Wasserdampfdosierung wurde aufgrund einer
Nullpunktschwankung die benétigte Geréteeinstellung zur Erreichung des Sollvolumenstroms
iiber den Bypass mittels Gaschromatographie ermittelt. Ebenso wurde bei der Fliissigdosierung
der hoheren Kohlenwasserstoffe mittels der Zahnringpumpe vorgegangen, da das Bypassmo-
dul der Pumpe sehr druckempfindlich reagierte.

Zur Quantifizierung der Permanentgase und der Kohlenwasserstoffe bis Butan mittels Gaschro-
matographie erfolgte die Kalibrierung anhand von Laborgasgemischen der Firma Messer
Griesheim bzw. Air Liquide aus Druckdosen. Fiir die Kalibrierung der htheren Kohlenwasser-
stoffe wurden die Bezugssubstanzen fiir die Gaschromatographie von Merck KGaA fiir Hexan,
Iso- und n-Oktan, Dekan, Dodekan, Tetradekan, Hexadekan, 1-Methylnaphtalin, Xylol und
Methylcyclohexan fliissig verwendet. Hierzu wurde eine Mischung aus 10ml Hexan mit je 50ul
der anderen Kohlenwasserstoffe hergestellt und direkt in den Gaschromatographen injiziert.
Die Fliissigkeitskonzentrationen wurden in Gaskonzentrationen unter den Bedingungen in
der Probeschleife (200°C, 96,5kPa) umgerechnet. Zur Abschitzung der Giiltigkeit des idealen

Gasgesetzes wurde eine Realgasbetrachtung der Kohlenwasserstoffgase bei diesen Bedingun-
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Vergleich der Niherungen

Mischung 1 [Vol%]: Hexan Oktan Dekan Dodekan Tetradekan Hexadekan
Ideales Gasgesetz 97,500 0,500 0,500 0,500 0,500 0,500
Van-der-Waals 97,489 0,500 0,501 0,502 0,504 0,504
Redlich-Kwong 97,596 0,494 0,490 0,483 0,471 0,466
Soave-Redlich-Kwong | 97,764 0,490 0,475 0,456 0,421 0,395
rel. Abweichung [%)] 0,27 2,04 4,95 8,85 15,83 21,07
Mischung 2 [Vol%]: Hexan Methylcyclohexan Methylnaphtalin =~ Xylol
Ideales Gasgesetz 98,500 0,500 0,500 0,500
Van-der-Waals 98,493 0,502 0,503 0,502
Redlich-Kwong 98,505 0,501 0,491 0,504
Soave-Redlich-Kwong | 98,515 0,500 0,478 0,507

rel. Abweichung [%)] 0,02 0,45 4,32 1,35

Tabelle 6: Uberpriifung der Giiltigkeit des idealen Gasgesetzes fiir Kohlenwasserstoffgase in
der Probeschleife (Vergleich mit den N#herungen von Van-der-Waals, Redlich-Kwong sowie
Soave-Redlich-Kwong)

gen mit Daten aus dem VDI-Wirmeatlas, bzw. dem NIST Webbook [94, 05] durchgefiihrt.
Die Tabelle [6] zeigt die Abweichung der realen Gase vom idealen Gasgesetz. Die Abweichung
liegt in der GroBlenordnung von + 20%. Lediglich bei Hexadekan ist diese Abweichung et-
was grofler (21%), was fiir diese Betrachtungen jedoch als hinreichend genau angesehen wird.

Folglich wird das ideale Gasgesetz fiir die Berechnung der Gaskonzentrationen verwendet.

Die Kalibrierung fiir Wasserdampf erfolgte iiber ein Sattiger-Riickkiihler-System. Dabei wur-
de im Sattiger Stickstoff durch heifles Wasser geleitet und mit Dampf iiberséttigt. Im Riick-
kithler wurde von 20°C auf 80°C in 10°C Schritten temperiert und kondensiert. Uber die
Dampfdruckkurve (Antoine-Gleichung, [95]) wurden die entstandenen Wasserdampfanteile

im Gasgemisch bestimmt und den Peakflichen am Gaschromatographen zugeordnet.

3.4 Mikrodiise

Fiir kleine Brennstoffstrome an hoheren Kohlenwasserstoffen wurde eine Diise auf Basis der
Mikrostrukturtechnik zum Versprithen und anschlieendem Verdampfen des Brennstoffs ent-
wickelt, siehe Abbildung In dieser Diise wird ein Gasstrom zu dem Brennstoffstrom in
einem Mikrokanal kontaktiert und als Zweiphasenstrom am Ende des Kanals in einen Strom
aus Wasserdampf und Tragergas verdiist, wie in der Schemazeichnung Abbildung [27] rechts
verdeutlicht. Aufgrund des geringen Partialdrucks des Brennstoffes verdampft dieser trotz
seines hohen Siedepunktes bereits bei 210°C vollstandig.

Die Diise wurde fiir einen fliissigen Brennstoffstrom (Hexadekan) von 90-900u1/min ausgelegt.
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Abbildung 27: Mikrodiise: links Aufnahme des kompletten Bauteils und rechts schematische

Zeichnung des Funktionsprinzips

Bei diesen Bedingungen ergibt sich ein maximaler Druckverlust von 2 bar bei Fliissigkeits-
geschwindigkeiten bis 5m/s. In dem 40um tiefen und 100pum breiten Mikrokanal ergibt sich
bei einem Brennstoffstrom von 100u1/min eine Tropffrequenz von etwa 2000 Hz.

Beobachtungen wéhrend der Inbetriebnahme der Diise haben gezeigt, dass ein leicht nach
unten geneigter Diiseneinbau der Tropfenbildung am Austritt entgegenwirkt und die Ausbil-
dung eines feinen Sprays begiinstigt. Ferner wurde zur Untersuchung der Dosierungskonstanz
der Eduktgasstrom kontinuierlich mit dem Massenspektrometer (siche Kapitel analy-
siert. Hierbei stellte sich heraus, dass bis zur Konstanz des Wasserdampfstromes und der
Brennstoffdosierung iiber die Mikrodiise jeweils etwa eine Stunde bendtigt werden. Diese
lange Einschwingphase wurde anhand von Messungen mit dem CI-MS gemessen und er-
gibt sich aufgrund der benotigten thermischen Systemstabilitét. Es muss sich zunéchst eine
gleichméfige Brennstoffkonzentration im System einstellen, um eine plusationsfreie Verdamp-

fung des Brennstoffs im Gasstrom zu erméoglichen.

3.5 Testreaktor

Fiir die Versuche zum Katalysatortest und zur Brennstoff- sowie Parametervariation wur-
de ein Klemmreaktor mit auswechselbaren mikrostrukturierten Folien verwendet. Insgesamt
konnen 64 beschichtete Folien iibereinander gestapelt und durch Verpressen gegeneinander
abgedichtet werden, sieche Abbildung 28| und [29] Es existieren drei verschieden dicke Distanz-
stiicke, um zum Beispiel die Verweilzeit durch die Folienanzahl variieren zu kénnen. Die Aus-
legung des Reaktors erfolgte fiir die Dampfreformierung der Modellsubstanz n-Hexadekan
bei 700°C, der stochiometrisch benotigten Wasserdampfmenge (S/C=1) und einer Raumge-
schwindigkeit GHSV von 20.000h~! bei einer maximalen Pumpenleistung von 70ml/h Hexa-
dekan.

Das Gehéuse und die Folien sind aus dem hochtemperaturbesténdigen Werkstoff 1.4876 (ent-
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Abbildung 28: Aufbau und Daten des verwendeten Mikroreaktors; 1 Folie, 2 Gehéuse, 3
Deckel, 4 Dichtung, 5,6,7 Distanzstiicke, 8 Sechskantschrauben, 9 Scheiben, 10 Sechskant-
mutter, 11 Rohr

spricht 1.4958) gefertigt. Diese Nickel-Eisen-Chrom-Legierung besitzt eine gute Festigkeit und
hervorragende Korrosionsbesténdigkeit. Wasserstoffbesténdigkeit ist durch den hohen Chro-
manteil in dieser Legierung gegeben (ca. 20Gew% laut Stahlschliissel [96]); somit tritt keine
Versprodung auf. Geméaf [97] wird dieser Stahl besonders in Reformierungs- und Pyrolysean-
lagen, sowie petrochemischen Hochtemperatur- und Crackanlagen eingesetzt. Die mikrostruk-
turierten Folien wurden mittels spanabhebender Verfahren hergestellt. Eine Hochtempera-
turdichtung aus Novaform SK der Firma Frenzelit dichtet den Reaktor ab. Die Schrauben
bestehen aus dem hitzebestindigem Material Inconel 600 (Werkstoff-Nr. 2.4816). In der Ab-
bildung des Reaktors ist der 20cm lange Rohrstutzen der Eingangsleitung zu erkennen.
Dieses Rohr ist fiir die Ausgangsseite deshalb solang ausgefithrt, um die Verbindungen mit
weiteren Leitungen auflerhalb des grofiten Temperatureinflusses des Reaktors bewerkstelligen

zu konnen. Zur Verschraubung dienen VCR-Verbinder.

Der Reaktor wird elektrisch iiber acht Heizpatronen mit je einer Leistung von 300W bis 750°C
beheizt. Zur Temperaturerfassung und -regelung kénnen jeweils acht Temperaturmessstellen
in Reaktordecke und -boden verwendet werden. Die Uberpriifung der Temperaturverteilung
im Reaktor wurde im Rahmen der Inbetriebnahme mit einem Thermoelement vorgenommen,

dass hierfiir in die Mitte des Folienstapels beweglich eingebracht wurde. Die gréfiten Differen-
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Abbildung 29: Verwendeter Versuchsreformer vor der Inbetriebnahme

zen zu den Solltemperaturen wurden im Eingangsbereich beobachtet, wo das einstrémende
Gas noch vor den Mikrokanélen aufgewéirmt wird. Nach dem Einlaufbereich wurde jedoch
sehr schnell Temperaturkonstanz mit einer maximalen Abweichung entlang der Folien von
nur 3,5% erreicht bei Temperaturen zwischen 400°C bis 600°C. Innerhalb der Decken- und
Bodenplatte ergab sich eine Temperaturdifferenz von maximal £7% bei Temperaturen zwi-
schen 400°C bis 600°C. Besonders die geringe Temperaturdifferenz innerhalb der Folien wird
als ausreichend angesehen, um von ausreichend isothermen Betriebsbedingungen im Reak-
tor auszugehen. Aus diesem Grund wird auch nur die jeweils zweite und dritte Messstelle
im Reaktorboden und in der Reaktordecke zur Regelung der Reaktortemperatur bzw. zur
Notabschaltung der Beheizung verwendet.

Die Messung des Druckverlustes ergab bei einem Stickstoffstrom von 11y /min und 50°C einen
Druckabfall von 50mbar im Reaktor. Bei 700°C betrug der Druckverlust etwa das Doppel-
te. Der Druckverlust wurde integral fiir den gesamten Testreaktor mit seinen beschichteten

Mikrostrukturfolien bestimmst.

3.6 Systemreaktor

Bei dem sogenannten Systemreaktor handelt es sich um einen Reformierungsreaktor, der
nicht mehr wie der Testreaktor elektrisch sondern durch die entstehende Wéarme einer Ver-

brennungsreaktion beheizt wird. Diese Wéarme kann durch die kontrollierte katalytische Ver-
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brennung von Wasserstoff oder gasformigen Kohlenwasserstoffen erzeugt werden. Die Verwen-
dung von Wasserstoff steht fiir die Verbrennung der bei dem Gesamtsystem spéter anfallenden
Brennstoffzellenabgase. Da Brennstoffzellen den Brennstoff aufgrund des sinkenden Partial-
drucks fiir eine effektive Erzeugung elektrischer Energie nicht komplett ausnutzen kénnen,
ist in ihren Abgasen immer noch ein nutzbarer Anteil an Wasserstoff enthalten. Die Re-
formierungsreaktion wird somit thermisch an eine Verbrennungsreaktion gekoppelt. Dieser
Reaktor wurde so ausgelegt, dass er im Vergleich zum Testreaktor die vierfache katalytisch
beschichtbare Oberfliche bei moglichst gleichbleibender Katalysatorbeladung haben sollte.
Anhand der beim Testreaktor bendtigten elektrischen Leistung wurde fiir den Systemre-
aktor ein Warmebedarf von 0,2-3kW hy, ermittelt. Dabei wird der grofite Teil der Energie
nicht fiir die eigentliche Reformierungsreaktion oder das Erwidrmen der Gase auf Reaktion-
stemperatur benotigt, sondern um Wirmeverluste nach auflen auszugleichen, und um den
Reaktor aufheizen zu kénnen. Die Isolation des Test- als auch des Systemreaktors ist aller-
dings nicht optimiert. Um einen Warmebedarf von bis zu 3kWh, bei moglichst geringem
Gewicht gewéhrleisten zu konnen, wurden jeweils vier aufeinander gestapelte Folien zur Re-
formierung in Mikrokanélen mit einer Folie fiir die Verbrennungsluftzufuhr und -reaktion
sowie einer fiir die Brenngaszudosierung gepaart, wie schematisch in Abbildung auf der
linken Seite zu erkennen ist. Eine Abschéitzung zum Temperaturgradienten innerhalb des Re-
formierungsfolienstapels wurde in [91] von Pfeifer durchgefiihrt. Die maximale Stapelhohe an
Reformierungsfolien zwischen zwei Beheizungsebenen wird dadurch begrenzt, dass innerhalb

des Reformierungstapels maximal eine Temperaturdifferenz von 1K auftreten soll.

Fiir die Reformierung wurden insgesamt 120 Folien mit je 30 geraden Mikrokanilen (geiitzte
Kanile, 400pm breit, 200pum tief und 85mm lang bei einer Stegbreite von 330um) verwendet.
Daraus ergibt sich eine geometrische Oberfliche von 31,5cm?, welche fiir die Reformierungs-
reaktion katalytisch zu beschichten ist. Die 30 Folien fiir die Brenngaszufuhr und Verbren-
nungsreaktion (Luftzufuhr) haben jeweils 30 s-formige Mikrokanile (gedtzt, 320um breit,
110 pm tief, bei einer Stegbreite von 330um und einer geraden Kanallinge von 30mm). Das
Besondere der Brenngasfolien sind vier Reihen mit 200pum grofien Bohrungen, d.h. jeweils
vier Bohrungen pro Mikrokanal. Diese Bohrungen dienen der Brenngaszudosierung in die
Folie fiir die Verbrennungsreaktion. Sdmtliche Folien ebenso wie die Deckplatten sind aus
dem hochtemperatur- und wasserstoffbesténdigem Werkstoff (1.4876 entspricht 1.4958). Eine
mittig angeordnete Blindfolie enthélt zwei Schlitze fiir Thermoelemente. So kann die Tempe-
ratur des Systemreaktors im Inneren gemessen werden. Ein Thermoelement liegt so, dass es
die Temperatur nach etwa 25mm Reaktionsweg misst und eines am Ende des Reaktionsweges

kurz vor dem Ausgang.

Die Inbetriebnahme des Systemreaktors erfolgte in zwei Schritten. Zunichst wurde dieser mit
einem Heizband mit einer Leistung bis zu 1000W, umwickelt und beheizt. Bei 700°C wurde

dann die Aktivitit des Katalysatorsystems iiberpriift.

Im zweiten Schritt wurde die Verbrennungspassage mit Wasserstoff und Luft betrieben. Auf-
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Abbildung 30: Verwendeter Systemreaktor vor der Inbetriebnahme fiir die Reformierung mit

Hilfe von Verbrennungswérme

grund des auf Betriebstemperatur abgestimmten Katalysators musste der Reaktor elektrisch
auf 200°C vorgeheizt werden. Ab dieser Temperatur lésst sich dann eine Reformierungstem-
peratur von 800°C leicht iiber eine Verbrennung von 3,5 1/min Wasserstoff bei einer Luftzahl

A von 1,2 erreichen.

3.7 Eingesetzte Modellsubstanzen und Diesel

Dieselkraftstoff ist ein Mitteldestillat und muss in der Qualitdt den Anforderungen der DIN
EN 590 fiir Diesel geniigen. Ein Auszug beziiglich der einzuhaltenden Kriterien ist in Tabel-
le [7] zu finden. Diesel stellt ein Gemisch aus mehreren hundert bzw. tausend verschiedenen
Kohlenwasserstoffen dar, die in einen entsprechenden Siedebereich der Destillation fallen.
Die fiir Diesel recht breiten Siedbereiche (meist mehr als 100K) sind beziiglich der notwen-
digen Verdampfung im Fuel Processor kritisch. Bei der Dieselreformierung sorgen vor allem
Aromaten und schwersiedende Komponenten zu prozesstechnischen Schwierigkeiten, da sie
fiir eine erhohte Neigung zur RuBbildung verantwortlich sind. Ein weiteres Problem stellt
der Schwefelgehalt dar, der bei den verwendeten Katalysatoren schnell zu einer irreversiblen

Katalysatordeaktivierung fithren kann. In deutschem Dieselkraftstoff handelt es sich in der
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Regel um sogenannten schwefelfreien Dieselkraftstoff mit maximal 10ppm Schwefel, so dass

eine zusitzliche Entschwefelung vor der Brenngaserzeugung nicht notwendig erscheint.

Kennwert Einheit | Grenzwert(e)
Cetanzahl ] min. 51
Dichte bei 15°C [kg/m3] 820-845
Siedeverlauf:

verdampfte Menge

bis 250°C [Vol%)] max. 65
bis 350°C [Vol%] min. 85
95Vol% [°C] max. 360
Viskositit bei 40°C [mm? /s] 2-4.5
Flammpunkt [°C] min. 55
Schwefelgehalt [mg/kg] | max. 50 (10)
Polyaromaten Ma%)] max. 11
Koksriickstand [Ma%] max. 0,30
Asche Ma%] max. 0,01
Wassergehalt [mg/kg] max. 200
Gesamtverschmutzung [mg/kg] max. 24
Fettsdure-

Methylestergehalt [Vol%] max. 5

Tabelle 7: Qualitdtsanforderungen an Dieselkraftstoff gemdfi DIN EN 590 [98]

Im Hinblick auf die Komplexitéit der Zusammensetzung von Diesel wurde zur Untersuchung
der Katalysatoren und der Reformierung zunéchst niedere Kohlenwasserstoffen (wie Me-
than und Propan) eingesetzt. Anschlielend wurde zu Modellsubstanzen wie Iso-Oktan fiir
Benzin und n-Hexadekan fiir Diesel iibergegangen und schliellich wurden Versuche mit ei-
nem komplexeren Modellgemisch (70Ma% n-Hexadekan, 10Ma% Methylcyclohexan, 5Ma%
1-Methylnaphtalin und 15Ma% Xylol geméaf [99] [100]), Aral Ultimate Diesel sowie konventio-
nellem Diesel durchgefiihrt. Die Optimierung der Versuchsparameter und die Modellierung
beziehen sich zum besseren Vergleich auf die Reformierung von Hexadekan.

Als Betriebsmittel wurden Substanzen mit den folgenden Reinheiten und Qualitdten ver-
wendet: Stickstoff 4.6 (99,996 vol% Na), Sauerstoff 4.8 (99,998 vol% O3), Wasserstoff 5.0
(99,999 vol% Hs), Methan 3.5 (99,95 vol% CH,4) und Propan 3.5 (99,95 vol% C3Hg) jeweils
von der basi Schiiberl GmbH & Co, Iso-Oktan zur Synthese von Merck (>99 vol% CsHig
2,2 4-Trimethylpentan), n-Hexadekan zur Synthese von Merck (> 99 vol% C16Hs4), Methyl-
naphtalin von Merck zur Synthese (> 96 Vol% C11Hig) und Methylcyclohexan sowie Xylol
von Merck zur Synthese (jeweils > 99 Vol% C7Hi4 bzw. CgHjg, wobei Xylol als Isomerenge-

misch vorliegt).
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3.8 Katalysatorpriparation und -charakterisierung

Mittels der Sol-Gel-Methode wurde zunéchst eine Trégerschicht in die Mikrokanéle einge-
bracht. Fiir die Reformierung wurden zwei verschiedene Trager, Aluminiumoxid oder Ceroxid,
verwendet.

Das AlsO3-Sol wurde mit 24,8g Aluminiumtri-sek-butylat (zur Synthese von Merck, Reinheit
grofer 97%) in 80ml Isopropanol (zur Synthese von Merck, Reinheit grofler 99,5%) sowie
10g Acetylaceton (von Fluka, Reinheit > 98%) und 3,6g Wasser in 20ml Isopropanol ange-
setzt. Mit Hilfe von konzentrierter Salpetersiure (65%ig, zur Analyse von Merck) wurde das
Prézipitat bis zum Erreichen eines pH-Wertes von 4,5 gelGst.

Das CeO3-Sol wurde mit 0,7ml Diethanolamin (von Fluka, Reinheit > 99%) in 30ml Ethanol
(reinst von Roth, Reinheit > 99,8%), 2,7¢ Ammoniumcernitrat (von Sigmar-Aldrich, Reinheit
> 98,5%) und 1,5ml konzentrierter Salpetersiure angesetzt. Diese Mischung wird mehrere
Tage geriihrt und mit Ethanol (1:0,5) verdiinnt.

Das entsprechende Sol wurde jeweils in die Mikrokanéle eingebracht und anschliefend 24
Stunden bei 70°C getrocknet. Es folgte fiir beide Trégervarianten eine Kalzination fiir fiinf
Stunden bei 800°C und anschlieend die Imprégnierung der Schicht mit einer Rhodiumchlo-
ridlosung (Rhodium(IIT)chloridhydrat von Sigmar-Aldrich, Reinheit > 99,9%). Nach erneuter
Trocknung (24 Stunden bei 70°C) erfolgte wieder die Kalzination bei 800°C (5h).

Fiir die Verbrennungspassage des Systemreaktors wurden die Kanile zunéchst bei 800°C
(5h) oberflachlich oxidiert. Die dort gebildete Oxidschicht wurde zunéchst mit Rhodiumchlo-
ridlésung und anschliefend mit Palladiumnitrat (Palladium(II)nitrathydrat von Chempur,
Reinheit > 99,95%) imprégniert und bei gleichen Bedingungen getrocknet sowie kalziniert.
Vor dem Einsatz der Reaktoren wurden alle Katalysatoren bei 700°C mit 2Vol% Wasser-
stoff in Stickstoff reduziert (Dauer: 1h, Gesamtfluss: 1l /min beim Testreaktor, 41y /min
beim Systemreaktor). Im Rahmen des Beschichtungsprozesses wurden die aufgebrachten
Trégerschicht- und Katalysatormengen anhand von Differenzwégungen ermittelt.

Die Katalysatorsysteme des Versuchsreaktors wurden einerseits mit Physi- sowie Chemi-
sorption und andererseits anhand von Rasterelektronenmikroskopbildern charakterisiert. Die
Sorptionsuntersuchungen wurden in einem Z10/97-Autosorb-1-C der Firma Quantachrome
GmbH durchgefiihrt.

Anhand der Physisorptionsmessungen mit Stickstoff lésst sich die spezifische Oberfliche nach
der BET-Methode (Brunauer-Emmett-Teller, [I01]) aus der Adsorptionsisotherme bei 77K

ermitteln:

1 1 C-1 P
= B 11
W (=) ] W€ TWC () )
P
W ist das Gewicht des adsorbierten Gases bei dem Druck p/pp und W, stellt das Ad-

sorbatgewicht einer Monoschicht auf der Adsorbenzfliche dar [I02]. C ist die sogenannte

BET-Konstante und steht im Zusammenhang mit der Adsorptionsenergie der ersten adsor-
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bierten Schicht. Thr Wert gibt dementsprechend Auskunft iiber die Adsorbens/Adsorbat-
Interaktionen. Zur Auswertung wird W {iblicherweise bei fiinf verschiedenen p/py gemessen
(5-Punkt-BET). Fiir den Vergleich beschichteter und unbeschichteter Folien kann die Ober-

flachenvergroBerung OV herangezogen werden:

_ BET — Ober flache
~ Geometrische Ober fliche

Bei der Chemisorptionsmessung soll die Anzahl der aktiven Zentren auf der Probe bestimmt

ov

(12)

werden. Im konkreten Fall des Rhodium-Katalysators wurde die Aufnahmekapazitéit an Was-
serstoff bei verschiedenen Adsorptivdriicken und einer Temperatur von 40°C gemessen. Die
Aufnahmekapazitit stellt hierbei die notwendige Adsorbatmenge zur Bildung einer Mono-
schicht des sorbierten Wasserstoffs dar. Hieraus kénnen die aktive Oberfliche, die Dispersion
und die mittlere Kristallgrofie errechnet werden. Die aktive Oberfliche ergibt sich aus der
Anzahl der adsorbierten Gasmolekiile, der Adsorptionsstochiometrie (in diesem Fall wird Ho
dissoziativ sorbiert) und der Querschnittsfliche des aktiven Oberflichenatoms (in diesem Fall
Rhodium). Die Dispersion D des Katalysators ist definiert als Zahl aktiver adsorptionsfahiger
Katalysatorzentren zur Zahl aller Katalysatoratome. Letztlich wird die durchschnittliche
Kristallgrofle aus bekannter Metallmasse, -dichte sowie ermittelter Metalloberflichen, unter
Annahme sphérischer Partikel mit Aquivalentdurchmesser, bestimmt. Die Chemisorptions-
messungen bilden die Grundlage zur Berechnung der Turnover Frequency (siehe néchstes
Kapitel).

Durch Einbetten der Folienproben in ein Araldit©—Harz, Schneiden und Polieren konnte die
Beschichtungsdicke in den Mikrokanélen bestimmt werden. Die Aufnahmen der Schichtdicke
(Abbildungen [36] und [43))sowie die Aufnahmen zur Oberflichenstruktur und Verteilung der

Aktivkomponente (Abbildungen und wurden mit Hilfe eines Raster-
Elektronen-Mikroskops JEOL 6300 gemacht.

3.9 Betriebsparameter

Die Temperatur T, der Druck p, die Verweilzeit 7 und das Verhiltnis von Wasserdampf zu
Kohlenstoff im Feedstrom S/C sind die einzustellenden Versuchsparameter. Zur Beurteilung
der Reformierung sind neben der Reformatzusammensetzung weitere Parameter wie der Um-
satz X, die Ausbeute Y, die Selektivitdt S, die Turnover Frequency TOF und der thermische
Wirkungsgrad 7, von Bedeutung. Sie erméglichen ferner den Vergleich verschiedener Refor-
mersysteme miteinander.

Um diese Groflen aus den gemessen Gaskonzentrationen (in vol%) und Volumenstromen (in
1/min) zu bestimmen, ist aufgrund der im Verlauf der Umsetzung auftretenden Volumenex-
pansion zunéchst die Berechnung der Molenstrome 7 in (mol/s) der einzelnen Komponenten
notwendig. Die Molenstréme der Feedkomponenten 7; o lassen sich einfach anhand des idealen
Gasgesetzes bestimmen, wessen Giiltigkeit fiir die auftretenden Stoffe bereits gezeigt wurde.

Anhand des konstanten Molenstroms einer inerten Komponente wie Stickstoff, welche als
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interner Standard mitdosiert wird, lasst sich aus den gemessenen No-Konzentrationen im
Reaktionsgas sowie im Reformat die Volumenexpansion als Verhiltnis V:qes / VO bestimmen.
Damit konnen anschliefend die Molenstrome der Substanzen im Produkt n; bestimmt wer-
den.

Der Umsatz X wird grundsitzlich nach Formel [T] in Kapitel [2.1] berechnet. Jedoch bei Un-
sicherheit der exakten Feedgaszusammensetzung zum Beispiel aufgrund von Dosierungsfluk-
tuationen kann X aus den Molenstrémen der Produkte ermittelt werden. Bei dieser Art
der Berechnung wird eine geschlossene Kohlenstoftbilanz angenommen und der ggf. als Rufl
abgelagerte Kohlenstoff vernachléssigt. Es wird das Verhéltnis von entstandenen kohlenstoft-
haltigen Produktstromen n¢j, j= 1,..., N-1 zu der Summe aus sdmtlichen kohlenstoffhaltigen
Strémen im Produkt n¢j, j= 1,..., N bestimmt, wobei die stochiometrischen Koeffizienten v

der Zerfallsreaktion von C'nH ps zu C; zu beriicksichtigen sind:

ZN—l ne |”CN|

Af j=1 I
XC’NHM = BOnHy = ‘ CJ‘ (13)
NCNH 0 ZN . th . |VCN’|
J:
Cj

Die Ausbeute Yy ist die wihrend der Reaktion aus dem Ausgangsstoff k& gebildete Menge
eines Reaktionsproduktes i, ausgedriickt in Bruchteilen der (nach der Stéchiometrie) maximal

moglichen Menge:

Y, = P — ko iZ1 .
740 |k

Die Wasserstoffausbeute Y g, der Hexadekanreformierung berechnet sich zum Beispiel anhand

(14)

voI:

th - hHQ 0 |_1‘
Y, = — = . 15
NC16H34,0 |49| ( )
Das Verhéltnis aus Umsatz X und Ausbeute Y bezeichnet man als Selektivitéit Sg;:
Y
S 16

und ist somit der Produktanteil einer Komponente k& pro Umsatz der Komponente i.

Anhand der Turnover Frequency (TOF) ldsst sich die Geschwindigkeit einer katalytischen
Reaktion beschreiben. Allgemein ist die TOF (in mol/s) die Anzahl zersetzter Brennstoffmo-
lekiile (bzw. gebildeter Produktmolekiile) pro Sekunde. Die TOF, von der hier im weiteren
Verlauf die Rede sein soll, wird zusétzlich auf die Anzahl der aktiven Katalysatorzentren
(aktive Katalysatorfliche, berechnet als Produkt der eingesetzten Katalysatormenge mit der

Dispersion) bezogen und hat die Einheit mol/(mols) [103]:

Ahcl\l H

TOF = (17)

N Katalysator,aktiv
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4 Katalysatorsystemcharakterisierung und -aktivitét

Im Rahmen dieses Kapitels werden die beiden verschiedenen Katalysatorsysteme, Rh/AlsO3
und Rh/CeOq, zunichst im Hinblick auf ihre spezifische Oberfliche und Anzahl aktiver Zen-
tren miteinander verglichen. Anschlielend werden Ergebnisse vorgestellt, welche die Kata-
lysatoraktivitdt in Bezug auf verschiedene Reformierungsreaktionen zeigen. Hierzu wurde
zunéchst von einfachen Kohlenwasserstoffen, wie Methan und Propan, mit geringer Neigung
zur RuBlbildung ausgegangen und nach Ermittlung der einzustellenden Betriebsbedingungen
zu Modellsubstanzen wie Iso-Oktan (représentativ fiir Benzin) und vor allem n-Hexadekan

(fiir Diesel) {ibergegangen.

4.1 Thermodynamisch erreichbare Produktgaskonzentrationen

Zur Abschitzung der maximal moglichen Umsétze, Ausbeuten und Selektivitdten wurden
die sich im thermodynamischen Gleichgewicht einstellenden Produktgaszusammensetzungen
mit Hilfe der Software HSC Chemistry 5.11 bestimmt. Diese sind in Abhéngigkeit von der
Temperatur exemplarisch fiir Methan und Hexadekan in Abbildung|31|dargestellt. Startwerte
sind jeweils Eduktgaszusammensetzungen entsprechend zu den Standardbedingungen fiir die
Experimente (50% Wasserdampf, Brennstoff entsprechend einem S/C-Verhiltnis von 4 und
Rest Stickstoff). Fiir die analytische Bestimmung der Volumenexpansion wihrend der Re-
formierungsreaktion bei den Experimenten ist ein interner Standard notwendig. Dieser wird
durch Stickstoff repréisentiert, der nicht an den Reformierungsreaktionen teilnimmt. Um die
Neigung zur Rulbildung bei der Reformierung zu iiberpriifen, ist die Komponente C in der
thermodynamischen Betrachtung hinzugenommen worden.

Wie sich zeigt ist bei der Reformierung von Methan bei niedrigen und hohen Temperaturen
(kleiner 150°C oder hoher 750°C) keine signifikante Tendenz zur Rufibildung zu erkennen. In
Bezug auf den Wasserstoffanteil scheint eine Reaktortemperatur von mindestens 750°C emp-
fehlenswert, da dann keinerlei Methan mehr im Reformat zu finden ist. Bei noch héheren Tem-
peraturen sinkt jedoch die Kohlendioxidbildung zugunsten der CO-Bildung ab, was erhShten
Aufwand fiir die folgende Reformatreinigung von CO mit sich bringt.

Im Vergleich zur Methanreformierung ist der erreichbare Wasserstoffanteil im Hexadekanre-
format um etwa 5 Prozentpunkte niedriger. Ursache hierfiir ist das kleinere H/C-Verhéltnis
von 2,125 bei Hexadekan anstatt 4 bei Methan. Weiterhin ist die vermehrte Tendenz zur
Rufibildung bei Hexadekan, insbesondere bei niedrigen Temperaturen, sehr ausgepriigt. Die
RuBlbildung ist am hochsten bei etwa 400°C fiir die Hexadekanreformierung und bei 450°C
fiir Methan.

4.2 Rhodium-Katalysator auf Aluminiumoxid-Tragerschicht

Die Folien fiir den Testreaktor wurden im Mittel mit 10mg Al,O3 und 2,7mg Rhodium
(entsprechend 30% Rhodium in der Gesamtbeschichtung) beschichtet. Die Abweichungen
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Abbildung 31: Berechnete erreichbare Produktgaszusammensetzung aus der Methan- (oben)

und der Hexadekanreformierung (unten) in Abhéngigkeit von der Reaktortemperatur
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Abbildung 32: REM-Aufnahme der Kanile einer mit AlyO3 beschichteten und mit 30% Rho-

dium impréagnierten Folie

vor der Reformierung nach der Reformierung
BET-Oberfléiche [m?/g] 42 15
Oberflachenvergroferung [-] | 164 57
Dispersion [%] 3,2 -*

* unterhalb der Detektionsgrenze

Tabelle 8: Katalysatoreigenschaften von 30% Rh/AlyO3

betrugen lediglich 13% bei der Supportschicht und 2,5% beim Rhodium. Fiir den gesamten
Reaktor wurden somit nur 40mg Rhodium benétigt. Eine Ubersichtsaufnahme iiber mehrere
beschichtete Kanile einer Folie ist in Abbildung [B2] zu sehen. In dieser Raster-Elektronen-
Mikroskop-Aufnahme sind die leicht gewdlbten Stegwinde, die von dem Fertigungsverfahren

herriihren, und die Beschichtung zu sehen.

4.2.1 Physikalisch-chemische Eigenschaften

Die Charakterisierung des Katalysatorsystems wird in diesem Kapitel sowohl fiir die Folien
direkt nach der Beschichtung (im folgenden Referenzfolien genannt) als auch fiir Folien, die
bereits einige Reformierungsversuche durchlaufen und den vorherrschenden Reaktionsbedin-
gungen ausgesetzt waren (sogenannte Reaktorfolien) beschrieben, da sich die maximale Ka-
talysatoraktivitdt erst nach einigen Testreihen vollstéindig ausbildete. Festzuhalten ist, dass
die Reaktorfolien in einem Zustand ohne Degradation, bzw. zumindest mit voran gegangener
Reaktivierung untersucht wurden.

In Tabelle[§lund Abbildung[33]sind die Oberflicheneigenschaften ebenso wie REM-Mikroskop-

Aufnahmen mit einer hoheren Vergroflerung fiir Referenzfolien und Reaktorfolien gegeniiber-
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Abbildung 33: REM-Aufnahmen der Folien mit Rh/AlsO3-Beschichtung nach der Beschich-

tung (links) und nach Einsatz im Reformierungsreaktor (rechts)

gestellt. Die Beschichtung mit Al,Og fiihrte trotz der hohen Kalzinationstemperatur von
800°C zu einer BET-Oberfléiche von 42m?/ggchicht und somit einer Oberflichenvergréferung
von 164 bei den Referenzfolien. Die Dispersion von Rhodium betrug 3,2% bei der Standard-
variante des Rh/AlyOs-Katalysators mit einem Gewichtsanteil von 30%. Die Beschichtung
mit Rhodium beeinflusste die BET-Oberfliche der Trégerschicht nicht. Die Abweichung der
BET-Oberfldche einer Vergleichsprobe, (ohne Rhodiumimprignierung), lag im Bereich des
Messfehlers (+ 1m?/g).

Der Einfluss der Reaktionsbedingungen auf die spezifische Oberfliche der Vergleichsprobe
ohne Rhodium war gering. Die BET-Oberfliche verringerte sich lediglich um 2m?/g. Im
Vergleich dazu betrug die spezifische Oberfliche der Reaktorfolien mit Rhodiumkatalysator
im Anschluss an die Experimente nur noch 15m? /g, was einer Oberflichenvergréferung von
lediglich 57 entspricht. Die Nachweisgrenze (1m?/g) fiir die Rhodiumoberfléiche wurde bei die-
sen Reaktorfolien sogar unterschritten. Die Physi- sowie Chemisorptionsmessungen kénnen
den Anstieg der Katalysatoraktivitit im Verlauf der ersten Reaktionszyklen demnach nicht
erkliren. Vermutlich sind strukturelle Anderungen fiir den Anstieg der Aktivitit verantwort-
lich.

Ubersichtsaufnahmen der Referenzfolien zeigen, dass die Schicht bereits bei der Priparation
nicht flichendeckend ist. An den Ubergiingen von Kanalwand zu -boden ist dariiber hinaus
eine unregelmifliige Anhdufung an Beschichtungsmasse zu beobachten. Die Reaktorfolien mit
Rh/Al;O3, die den Reaktionsbedingungen bereits unterlagen, weisen eine Restrukturierung
(,Flockenbildung“) am Kanalboden auf. Ein genauerer Blick in die Mikrokanéle der Folien
wird in Abbildung durch Auswahl jeweils eines repriisentativen Kanals der Referenzfo-
lie (links) sowie der Reaktorfolie (rechts) gezeigt. In dem frisch beschichteten Kanal sieht
man deutlich eine mehr oder minder homogene Beschichtung in der Kanalmitte, wiahrend die
Ubergangszone zu den Kanalwéinden mit Rissen in der Beschichtung iiberzogen ist. Beim Ka-

nal der Reaktorfolie setzen sich die rissartigen Strukturen bis in die Kanalmitte fort; seitlich
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Abbildung 34: REM-Aufnahmen der mit Rh/Al;O3 beschichteten Kanile einer Referenzfolie
(links) und einer Reaktorfolie (rechts)

konnen Materialverdichtung oder vielleicht sogar Abplatzungen beobachtet werden. Der Ver-
gleich von Referenz- mit Reaktorfolien bei Beschichtung mit verschiedenen Rhodiummengen
zeigten alle dasselbe Verhalten in Bezug auf Rissbildung, BET-Oberflichen- und Dispersi-
onsabnahme unter Reaktionsbedingungen. Daraus lésst sich schlielen, dass diese Phéanomene
bei aluminiumoxidgetrigerten Katalysatoren grundsétzlich auftreten.

Um den Einfluss der Umstrukturierung auf die Beschichtung weiter zu untersuchen, wurden
mehrere REM-Aufnahmen mit dem Sekundérelektronen-Detektor fiir groflere Tiefenschérfe
und mit dem Elektronenriickstreu-Detektor, um Materialunterschiede und Rhodium (letz-
teres erscheint fast weil) herauszustellen, gemacht. Exemplarisch sind vier représentativen
Aufnahmen in Abbildung [35] dargestellt. Die oberen beiden Bilder a) und b) zeigen einen Riss
aus der Ubergangsregion am Rand des Kanalbodens einer Referenzfolie. Das Bild des Elek-
tronenriickstreu-Detektors zeigt deutlich, dass der Rhodiumkatalysator vor allem in der Néhe
solcher Risse gefunden werden konnte, wihrend in der Bodenmitte in der homogenen Schicht
kein Rhodiumsignal beobachtet werden konnte (hier nicht abgebildet). Eine Ursache fiir die
inhomogene Rhodiumverteilung auf den Referenzfolien kénnte bei der Preparationsmethode
liegen. Da die Folien direkt nach der Impréignierung mit Rhodiumlésung im Ofen bei 70°C
getrocknet werden, verdampft das Wasser nach und nach und die Rhodiumlésung trocknet
langsam. In der verbleibenden Fliissigkeitsmenge steigt die Rhodiumkonzentration an. Bis
zum Schluss verbleibt die Fliissigkeit aufgrund der Kapillarkraft an den engsten Stellen, d.h.
in den Rissen. Nach vollstdndiger Trocknung findet sich dann das meiste Rhodium genau in
diesen Rissen. Bei der Reaktorfolie, zu sehen in den beiden unteren Bildern derselben Abbil-
dung, findet sich hingegen Rhodium auch in den kleinen, flachen Rissen in der Kanalmitte.
In hoherer Auflésung, Bild ) eines Ausschnitts von Bild ) werden die Rhodiumkristalle
in einem solchen Riss sichtbar. Es ist deutlich ein Korngré8enwachstum zu erkennen.

Anhand dieser Beobachtungen lisst sich schlussfolgern, dass entweder groiere Kristalle (Ab-
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Abbildung 35: REM-Aufnahmen der Risse in der Beschichtung in den Mikrokanélen a) und
c¢) aufgenommen mit einem Sekundérelektronen-Detektor und b) und d) aufgenommen mit
einem Elektronenriickstreu-Detektor einer mit AlyO3 beschichteten Folie; Aufnahmen oben:

Referenzfolie, unten Reaktorfolie

00019433 . ——— 30um IMVT

Abbildung 36: REM-Aufnahme eines Schnitts quer durch einen Mikrokanal einer Reaktorfolie
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nahme der Dispersion) oder eine bessere Zugangsmoglichkeit zum Rhodium verantwortlich fiir
die zunehmende Aktivitit des Katalysators sein kénnten. In den Schliffbildern von Kanélen,
siehe Abbildung zeigt sich, dass die Folienbeschichtung eine zufriedenstellende Homoge-
nitét im Bereich des Kanalbodens und der Wénde besitzt. Die Dicke der Katalysatorschicht
betrégt lediglich 2-3pm.

4.2.2 Reformierungsverhalten

In diesem Abschnitt wird das Verhalten des Katalysatorsystems bei der Reformierung ver-
schiedener Brennstoffe untersucht. Begonnen wurde mit dem kleinsten Kohlenwasserstoffmo-
lekiil, dem Methan, da dieses nur eine relativ geringe Neigung zur Bildung von Rufl und
somit zur geringsten Katalysatordeaktivierung besitzt. Mit Methan wurden die Standardbe-
dingungen ermittelt. Das S/C-Verhéltnis, die Reaktortemperatur und die Verweilzeit wurden
variiert. Dabei stellte sich heraus, dass sich bei einem S/C von 4, einer Reaktortemperatur
von 700°C, sowie einer Verweilzeit von 72ms entsprechend einer GHSV von 48.000h~!, gute
Reformierungsergebnisse beziiglich des Umsatzes X, der Wasserstoffausbeute Yp,, der Se-
lektivitét fiir CO2 (Sco,) und beziiglich der Turnover Frequency TOF bei Umgebungsdruck
ergaben, ohne dass eine Deaktivierung im Verlauf eines Versuchstages beobachtet werden
konnte.

Die Parametervariation fiir den Rhodiumgehalt des Katalysators ist in Abbildung[37]zu sehen.
Daraus geht hervor, dass eine Katalysatormenge von 40mg Rhodium im gesamten Reaktor
(entsprechend einem Massenanteil von 30% an der Beschichtung) benétigt wird, um einen aus-
reichenden und zeitlich stabilen Umsatz gewéhrleisten zu kénnen. Die COs-Selektivitit und
somit die Aktivitéit des Rhodiums zur Katalyse der Wassergaskonvertierungsreaktion ist un-
abhingig von den Katalysatormengen selbst bei diesen geringen Absolutmengen an Rhodium.
Die CO2-Selektivitdt entspricht bei beiden Katalysatormengen anndhernd der des thermo-
dynamischen Gleichgewichts. Weiterhin wurde iiberpriift, ob die mikrostrukturierten, unbe-
schichteten Folien und die Vergleichsfolien, die nur mit Aluminiumoxid beschichtet wurden,
eine katalytische Aktivitit aufwiesen. Da keine Produktbildung beobachtet werden konnte, ist
davon auszugehen, dass die Reformierungsreaktion nur mit Rhodiumkatalysator katalysiert
wird.

Nach diesen Voruntersuchungen konnte schrittweise zu hoheren Kohlenwasserstoffen wie Pro-
pan, Iso-Oktan (als Referenzsubstanz fiir Benzin) und Hexadekan iibergegangen werden. Fiir
die folgende Parametervariation der Temperatur bei verschiedenen Edukten kénnen jedoch
nur die Ergebnisse der Reformierung von Methan, Propan und Iso-Oktan dargestellt wer-
den (siehe Abbildung da bei der Hexadekanreformierung zuséitzlich eine Deaktivierung
iiberlagert ist. Es wurde bei Temperaturen von 400-700°C gemessen. Bei der Parametervaria-
tion wird bei unvollstdndigem Umsatz der Einfluss der Eduktzusammensetzung und der Be-
triebsbedingungen deutlich sichtbar. Allerdings werden dabei auch Deaktivierungsphénomene

schneller sichtbar als bei vollstdndigem Umsatz. Die Messungen wurden jeweils in 50K-
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Abbildung 37: Umsatz X und COsz-Selektivitdt S der Methanreformierung in Abhéngigkeit
der Katalysatormenge bei 700°C, einem S/C-Verhéltnis von 4 und einer GHSV von 54.000h~!

Schritten im stationéiren Betriebszustand genommen. Nach Einstellung des Temperatursoll-
wertes konnten ca. 40min fiir die thermische Einschwingphase genutzt werden, da die Analyse
des Produktgases mit der vorhergehenden Einstellung durch den Gaschromatographen 42min
bendtigte. Messkurven wurden sowohl fiir die Aufheizung als auch die Abkiihlung aufgenom-
men. Durch diese doppelte Messung bei den einzelnen Temperaturen konnte sichergestellt
werden, dass sich die Katalysatoraktivitat nur geringfiigig #nderte und sich der Reaktor im
stationdren Zustand befand (keine Hysterese). Zu beriicksichtigen bleibt allerdings die Streu-
ung der Messwerte, welche vor allem durch Dosierungsschwankungen sowohl des Wasser-
dampfes als auch der héheren Kohlenwasserstoffe verursacht wurde. Bei der Darstellung der
TOF in Abbildungist zu beriicksichtigen, dass zur Berechnung die anfiingliche Anzahl (der
Referenzprobe) aktiver Zentren verwendet wurde. Diese Standardisierung war notwendig, da
nach dem Ablauf mehrerer Versuche die Rhodium-Oberfliche hiufig nicht mehr zu ermitteln
war (siehe Kapitel. Wenn man beriicksichtigt, dass die anfingliche Katalysatoraktivitét
wiéhrend der ersten Vorversuche zunahm, die Anzahl der aktiven Zentren jedoch abnahm, ist
der absolute Wert der TOF konservativ berechnet. Die realen Werte liegen vermutlich hoher.
Die berechneten Werte konnen jedoch im Rahmen der vorgenommen Untersuchungen zum
Vergleich verschiedener Katalysatorsysteme dienen.

Aus Abbildung [38] geht hervor, dass der Umsatz, die Wasserstoffausbeute und die TOF mit
steigender Temperatur zunehmen, wohingegen die Selektivitdt fiir COs abnimmt, da das
Gleichgewicht der Wassergaskonvertierungsreaktion hin zu mehr CO verschoben wird (siehe
Gleichung WGS Seite @

Der hochste Umsatz und die schnellste TOF wurden dementsprechend bei 700°C erreicht, wo
der maximale Messfehler, ermittelt durch das {ibliche Verfahren der Fehlerfortpflanzung [104]
kleiner als 3% fiir den Umsatz und kleiner als 4% fiir die TOF ist. Bei der CO3-Selektivitit und
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Abbildung 38: Dampfreformierungsergebnisse an Rh/AlyO3 von a) Methan, b) Propan und
¢) Iso-Oktan in Abhéngigkeit von der Temperatur, bei einem S/C-Verhéltnis von 4 und einer
GHSV von 33.500-54.000h !

der Wasserstoffausbeute liegen die Fehler sogar unter 1%. Bei einer Reformierungstemperatur
von 700°C erreichte der Umsatz bei den Substanzen Methan, Propan und Iso-Oktan fast
100%. Die Wasserstoffausbeute lag bei mindestens 80%. Die COs-Selektivitit war maximal
(50-60%) bei Temperaturen um 650°C, was in etwa den thermodynamischen Berechnungen
entspricht (fiir Methan siehe Abbildung [31] links).

Beziiglich der Nebenproduktbildung bei hoherwertigen Kohlenwasserstoffen ist eine genauere
Betrachtung der Produktgaszusammensetzungen des Iso-Oktanreformierens zwischen 400°C
und 700°C lohnenswert. So wurden beispielsweise bei 400°C 0,1Vol% CO», 0,25Vol% Ha,
0,007Vol% CHy, 0,002Vol% CyHg, 1,02Vol% Iso-Oktan sowie Wasser und Stickstofl gemes-
sen. Aufler nicht quantifizierbaren Mengen an Butan wurden keine anderen Substanzen de-
tektiert. Bei 700°C bestand das Produktgas von Iso-Oktan aus 9,7Vol% CO, 4,2Vol% COa,
0,6Vol% CHy, 33,9 Vol% Hs, 0,003Vol% C4H1g und Wasser sowie Stickstoff. Wieder wurden
keine weiteren Substanzen beobachtet. Dies entspricht dem generellen Trend in allen Versu-
chen. Aufler den Produkten Methan, Ethan und Butan wurden keine weiteren Fragmente am
Rhodium-Katalysator beobachtet.

Groflere Unterschiede zeigen sich bei den maximalen Werten der TOF. Der maximale Wert
sinkt mit ldnger werdenden Kohlenwasserstoffen. Bei Methan betrégt er noch 3,7mol/(mols),
bei Propan 1,4mol/(mols) und bei Iso-Oktan lediglich noch 0,8mol/(mols). Bei Hexadekan
(siche unten, Abbildung wird sogar nur eine maximale TOF von 0,2mol/(mols) gemessen.
Wie eingangs erwéhnt, konnte ausschliefllich bei der Reformierung von Hexadekan eine ein-

deutige Katalysatordeaktivierung im Verlauf der Zeit beobachtet werden, sieche Abbildung
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Abbildung 39: Dampfreformierungsergebnisse von Hexadekan an Rh/AlyO3 bei 700°C, einem
S/C-Verhiltnis von 4 und einer GHSV von 48.000h~!

Der Hexadekanumsatz sank von 95% auf 65%, wohingegen die Selektivitéit fiir COq relativ
konstant blieb, bei ca. 50%. Dieses Absinken des Umsatzes ist aufgrund der thermodynami-
schen Berechnungen vermutlich auf Rufibildung zuriickzufiihren. Fiir diese Erklarung spricht
auch, dass die Katalysatoraktivitit vollstdndig durch Regeneration der Reaktorfolien in einem
Luftstrom von 1ly/min bei 750°C wihrend einer Stunde wiederhergestellt werden konnte.
Optische Begutachtung der Folien unterstiitzt die Annahme der Ruflbildung. Kohlendioxid
konnte wihrend der Regeneration durch Ruflabbrand messtechnisch nicht nachgewiesen wer-

den.

Das Produktgas der Hexadekanreformierung bei 700°C bestand zu Beginn der Versuchsreihe
aus 3,8Vol% CO, 4,4Vol% COs, 25,2 Vol% Hsy, 0,07Vol% CHy, 0,03Vol% CsHg, 0,02Vol%
Hexadekan, nicht quantifizierbaren Spuren an Pentan, Hexan und Dekan sowie aus Wasser
und Stickstoff. Wiederum wurden keine weiteren signifikanten Peaks oder Substanzen be-
obachtet. Ein Vergleich mit den Gleichgewichtsrechnungen zeigt, dass der Umsatz und die
Produktgaszusammensetzung sehr nah am thermodynamischen Gleichgewicht liegen (siehe
Tabelle @

Ein weiterer Vergleich der maximalen TOF zeigt fiir unverzweigte Alkane einen linearen
Zusammenhang vom Reziprokwert der Anzahl der C-Atome im Brennstoffmolekiil, siche Ab-
bildung [0] links. Verzweigte Molekiile wie zum Beispiel Iso-Oktan scheinen einfacher und
schneller umgesetzt zu werden und zeigen dementsprechend eine hohere TOF. Dieser Zusam-
menhang wird deutlicher, wenn die TOF pro C-Atom eines Brennstoffmolekiils iiber dem
Kehrwert der Anzahl der C-Atome aufgetragen wird, siehe Abbildung [0] rechts. Bei héheren
Kohlenwasserstoffen scheinen die -CH Gruppen einfacher umgesetzt zu werden als die -CHs-
Gruppen.

Da die Experimente bei einem festen Wasserdampffluss und einem festen S/C-Verhiltnis
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Thermodynamisch Experimentell

X (%] 100 96,4
N, [Vol%] 39,76 42,26
H>O [Vol%] 26,22 24,14
Ho [Vol%] 24,08 25,23
RuB [Vol%)] 1,68 -

CO [Vol%)] 2,94 3,80
COq [Vol%] 5,30 4,45
CH4 [Vol%] 0,013 0,071
CoHg [Vol%)] 0,000 0,031
Ci6Hszs  [Vol%] 0,000 0,020

Tabelle 9: Vergleich thermodynamischer Gleichgewichtsrechnungen mit experimentellen Da-
ten fiir die Hexadekanreformierung bei 700°C, S/C = 4, GHSV = 48.000h~! an Rh/Al,O3
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Abbildung 40: Dampfreformierung von Kohlenwasserstoffen an Rh/Al;O3; TOF in
Abhéngigkeit des Kehrwertes der C-Atome im Brennstoff, linke Seite TOF des gesamten

Brennstoffmolekiils und rechts TOF jedes einzelnen C-Atoms im Brennstoff

durchgefithrt wurden, variiert der Partialdruck der unterschiedlichen Kohlenwasserstoffe mit
der Anzahl der C-Atome. Rostrup-Nielsen [105] fiihrte seine Experimente in der gleichen Art
und Weise durch und schlug vor, dass die TOF um den Partialdruck der aktuellen Kohlenwas-
serstoffe korrigiert werden sollten. Durch eine solche Korrektur kam er zu dem Ergebnis, dass
unverzweigte Paraffine mit steigender Anzahl an C-Atome leichter aktivierbar wiirden. Al-
lerdings beinhaltet diese Korrektur die Annahme einer Kinetik erster Ordnung und keinerlei
inhibierender Effekte. Weiterhin wurde in dessen Untersuchungen ein Nickelkatalysator ver-
wendet. Da im vorliegenden Fall die Ordnung beziiglich der Hexadekan-Konzentration kleiner
als 1 ist, siehe Kapitel und auflerdem bei Rhodium eine Inhibierung der Reaktion durch
Wasserstoff vorliegt (siehe Kapitel scheint diese Korrektur nicht zuldssig zu sein.

Wang und Gorte [106] verdffentlichten unkorrigierte Ergebnisse fiir Ausbeute, Umsatz und
TOF. Hierbei zeigte sich Methan ebenfalls als das am wenigsten aktive paraffinische Molekiil.

Bei hoheren n-Alkanen waren die ldngeren Kohlenwasserstoffe die aktiveren Reaktanden.
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Wang et al. nutzen das Katalysatorsystem Pd/Ce, was die Vergleichbarkeit erschwert.
Vernachlissigt man die Katalysatorabhingigkeiten, gibt es insoweit eine Ubereinstimmung
mit der Aussage von Rostrup-Nielsen, die besagt, dass Iso-Paraffine beim Dampfreformieren
leichter umgesetzt werden als n-Alkane [105].

In Bezug auf das Reformieren von Aromaten besteht in der Literatur Einigkeit dariiber, dass
diese weniger aktivierbar sind als Paraffine [28], 106, 107]. Dies kann im vorliegenden Fall inso-
weit bestétigt werden als das Methylnaphtalin und Xylol die Reformierung von Modelldiesel
erschwerten (siehe Kapitel 8.1)).

4.3 Rhodium-Katalysator auf Ceroxid-Trégerschicht

Bei diesem Katalysatorsystem wurden die Folien im Mittel mit jeweils 20mg CeO2 und 2,8mg
Rhodium beschichtet. Die Abweichungen betrugen lediglich 5% bei der Triagerschicht und 15%
bei der Katalysatormenge. Somit enthielt der Reaktor insgesamt wieder etwa 40mg Rhodium.
Die Unterschiede in der Tragermenge wurden durch die unterschiedliche Viskositét des Sols

verursacht.

4.3.1 Physikalisch-chemische Eigenschaften

Hier werden wieder die Eigenschaften der Referenzfolien (direkt nach der Beschichtung) mit
den bereits im Dampfreformierungsbetrieb eingesetzten, jedoch vorab regenerierten, Reak-
torfolien mit maximaler Aktivitdt miteinander verglichen. In Abbildung [41] und Tabelle
sind REM-Aufnahmen einer mit Rh/CeOg beschichteten Referenzfolie und einer Reaktorfo-
lie ebenso wie die Ergebnisse der Physi- und Chemisorptionsmessungen dargestellt. Es zeigt
sich an einigen Ubergéingen vom Kanalboden zu den -stegen eine gewisse Anhiiufung von
Triagermaterial. Ansonsten wirkt die Beschichtung jedoch homogen. Bei dem Ausschnitt der
Reaktorfolie zeigt sich eine gewisse Verinderung, jedoch keine Risse oder Anderungen in
der Schichtstruktur. Die BET-Oberfliiche und die Oberflichenvergréflerung sind insgesamt

niedriger als bei Al;O3 basiertem Katalysator trotz groflerem Materialeinsatz. Bei den Re-

00021427 - 100 um IMVT 00021406 100 pm IMVT

Abbildung 41: REM-Aufnahmen der Folien mit Rh/CeOs-Beschichtung nach der Beschich-

tung (links) und nach Einsatz in der Reformierung (rechts)
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vor der Reformierung nach der Reformierung
BET-Oberfliche [m?/g] 24 12
Oberflichenvergréfierung [-] | 74 38
Dispersion [%] 4,3 -

* unterhalb der Detektionsgrenze

Tabelle 10: Katalysatoreigenschaften von Rh/CeQOq

aktionsfolien nimmt die Oberfliche ebenfalls auf die Hélfte der Werte der Referenzfolien ab.
Ebenso sinkt die Dispersion unter die Detektionsgrenze.

In einem Stereomikroskop konnte beobachtet werden, dass etwa 10-20% der Oberfliche der
Reaktorfolien mit Rufiflocken bedeckt ist, wobei der Rufl eher auf den Stegen als in den
Kanélen zu finden ist. Dies ist ein Indiz dafiir, dass ein gewisser Anteil des Katalysators auf
den Stegen zugénglich ist. Ein genauerer Blick in die Kanéle, sieche Abbildung bestétigt,
dass die Beschichtung sowohl bei der Referenz- als auch der Reaktorfolie gut haftet und homo-
gen ist. Auf dem Kanalboden der Reaktorfolie finden sich kleine diffuse Flocken, vermutlich
RuB. Bei weiterer VergréBerung, siehe Abbildung[42k) des Kanalbodens der Reaktorfolie wird
die feine Verteilung und teilweise geringe Grofle dieser Flocken deutlich.

Krummenacher et al. haben bei Versuchen zur Wasserstofferzeugung aus Hexadekan und
Diesel ebenfalls geringe Mengen Kohlenstoff auf ihrem Rhodiumkatalysator gefunden. Sie
beobachteten allerdings keinerlei Deaktivierung bei der Wasserstofferzeugung und nahmen
somit an, dass diese geringe Rufimenge die Reaktion von Olefinen zu Acetylen und Aroma-
ten, was zu einer deutlichen Rufibildung fiihren wiirde, unterbindet [32]. Wie im folgenden
Kapitel erlautert wird, zeigt das Rh/CeOs eine erhebliche bessere Stabilitéit unter Reakti-
onsbedingungen, und die Bildung geringer Mengen an Ruf} scheint im konkreten Fall die
Wasserstofferzeugung nicht zu beeintréchtigen.

In den Schliffbildern (Abbildung der mit Rh/CeOg2 beschichteten Kanéle zeigt sich eine
weitgehend homogene Beschichtung vor allem im Bereich der Béden, sowohl bei der Referenz-
als auch der Reaktorfolie. Abweichungen finden sich bei der Referenzfolie nur rechts im Bild
an der oberen Kanalwand. Bei der Reaktorfolie sind direkt {iber der Katalysatorschicht im
Einbettungsharz diffuse Schatten zu sehen, die auf Rufiflocken hindeuten kénnten (in Abbil-
dung [43|im rechten Bild mit Kreisen gekennzeichnet).
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Abbildung 42: REM-Aufnahmen der mit Rh/CeOs beschichteten Kanalbéden a) einer Refe-
renzfolie, b) und c) einer Reaktorfolie mit unterschiedlichen Vergréflerungen; bei den einge-

kreisten Objekten handelt es sich um Rufiflocken
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Abbildung 43: REM-Aufnahmen eines Schnitts durch einen Mikrokanal einer mit Rh/CeOq

beschichteten Referenzfolie (links) und einer Reaktorfolie (rechts)
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4.3.2 Reformierungsverhalten

Bei den mit Rh/CeO2 beschichteten Folien wurden zunéchst die Betriebsbedingungen des
Rh/Al;O3-Systems tibernommen. Bei 750°C wurden mit CeOg beschichtete Folien ohne Rho-
dium auf Blindaktivitdt untersucht. Es konnte keine Produktbildung beobachtet werden.
Dementsprechend ist CeOo ohne den Rhodiumkatalysator nicht fiir die Reformierung kata-
lytisch aktiv.

Die Ergebnisse zur Reformierung von Methan, Propan und Hexadekan sind in Abbildung
dargestellt. Alle drei Substanzen werden bei 700°C nahezu vollstdndig umgesetzt, weshalb fiir
den Rh/CeO2-Katalysator im weiteren Verlauf 700°C als Standardtemperatur gewihlt wurde.
Zwischen den Werten, die wihrend des Aufheizens und des Abkiihlens bei den entsprechenden
Temperaturen genommen wurden, lédsst sich keine Katalysatordeaktivierung erkennen.
Beziiglich der Nebenprodukte soll auch hier auf die genaue Zusammensetzung des Produktga-
ses von Hexadekan eingegangen werden. Bei 400°C wurden 49,3Vol% Wasserdampf, 0,7Vol%
Hexadekan, der Rest Stickstoff und lediglich Spuren an Wasserstoff bestimmt. Bei 700°C
wurden 26,2Vol% Wasserstoff, 4,1Vol% COa, 4,4Vol%CO, 24,0Vol% Wasserdampf, 0,13Vol%
CHy, 0,05Vol% CyHg und 0,02Vol% Hexadekan und der Rest Stickstoff gemessen. In beiden
Féllen wurden keine weiteren unbekannten Substanzen oder Peaks im Reformat beobach-
tet. Somit treten im Vergleich zum Rh/AlyO3-System deutlich weniger Nebenprodukte mit
groflerer Kettenldnge auf. Das grofite Molekiil ist Ethan. Auch die Methan-Selektivitdt ist
geringer als beim Rh/Al;O3-Katalysator.

Der Vergleich der experimentell ermittelten Daten mit den Produktkonzentrationen im ther-
modynamischen Gleichgewicht ist in Abbildung (45| dargestellt. Es ist deutlich zu erkennen,
dass die experimentellen Ergebnisse sich mit steigender Temperatur der Gleichgewichtszu-
sammensetzung nihern. Der Ruflanteil (hier C), der sich geméfl der Gleichgewichtsbedingun-
gen bilden sollte, ist im Diagramm mit aufgenommen, konnte bei den Experimenten nicht
bestimmt und dementsprechend weder bestétigt noch widerlegt werden.

Vergleicht man die Maximalwerte der TOF auf Rh/CeOs bei Methan
4,6mol/(molRhs), Propan 1,7mol/(molRhs) und Hexadekan 0,27mol/(molRhs) ist wieder ei-
ne deutliche Abnahme hin zu hoheren Kohlenwasserstoffen zu beobachten. Dies wird in einer
Auftragung der maximalen TOF-Werte iiber dem Kehrwert der Anzahl der C-Atome im
Brennstoffmolekiil, siche Abbildung [46]links, deutlich. Wird die TOF der eigenen Messungen
nicht fiir jedes Brennstoffmolekiil sondern fiir jedes im Brennstoff enthaltene C-Atom be-
rechnet, wird sichtbar, dass die Umsetzung jedes C-Atoms unabhéngig von der Kettenldnge
des Molekiils in etwa gleich lang dauert. Dieses Phdnomen wurde auch fiir das Katalysa-
torsystem Rh/AlyO3 beobachtet und dort mit Angaben aus der Literatur verglichen, siehe
Kapitel Fiir die Bestimmung der Signifikanz dieser Aussage wurde wieder eine Fehler-
abschitzung durchgefiihrt und es zeigte sich, dass der Fehler fiir den Umsatz kleiner als 3%
und fiir die TOF kleiner als 5% ist.

In Abbildung[d7]ist die Hexadekanreformierung in Abhéngigkeit von der Zeit gezeigt. Wihrend
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Abbildung 44: Dampfreformierungsergebnisse an Rh/CeO2 von a) Methan, b) Propan und c)

Hexadekan in Abhingigkeit von der Temperatur, bei einem S/C-Verhéltnis von 4 und einer

GHSV von 33.000-54.000h !
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Abbildung 45: Vergleich der experimentellen Hexadekanreformierung und thermodynami-
schen Gleichgewichtskonzentration an Rh/CeOgy von bei Temperaturen von 400-700°C, bei
einem S/C-Verhiltnis von 4 und einer GHSV von 33.000-48.000h !
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Abbildung 46: Dampfreformierung von Paraffinen an Rh/CeQOgy; Turnover Frequency in
Abhéngigkeit des Kehrwertes Der C-Atome im Brennstoff, linke Seite TOF des gesamten

Brennstoffmolekiils und rechts TOF jedes einzelnen C-Atoms im Brennstoff
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Abbildung 47: Dampfreformierungsergebnisse von Hexadekan an Rh/CeO2 bei 700°C (links)
und 645°C (rechts), bei einem S/C-Verhéltnis von 4 und einer GHSV von 48.000 bzw.
45.000h

des Versuchsverlaufs zeigte sich keinerlei Katalysatordeaktivierung hinsichtlich des Umsat-
zes, der Ausbeute und der Selektivitit bei einer Reaktionstemperatur von 700°C. Lediglich
die TOF sank innerhalb dieses Versuchs von 0,21mol/(molRhs) auf 0,18mol/(molRhs) ab.
Dies ist jedoch auf eine Drift in der Hexadekandosierung zuriickzufithren. Wird die Reformie-
rung hingegen bei 645°C durchgefiihrt, zeigt sich eine Abnahme des Hexadekanumsatzes von
93% auf 63% innerhalb von 12h. Die Wasserstoffausbeute sank in diesem Fall von 91% auf
67% und die TOF von 0,27mol/(molRhs) auf 0,12mol/(molRhs). Diese Deaktivierung war
grundsétzlich reversibel. Die Ausgangsaktivitit konnte immer durch Regeneration mit Luft

bei 750°C wiederhergestellt werden.

4.4 Vergleich der Katalysatorsysteme

In Anlehnung an die Reformerbeispiele der Mikroverfahrenstechnik aus der Literatur (Ka-
pitel wurde zunichst das Katalysatorsystem Rhodium auf Aluminiumoxid gewéhlt.
Aufgrund der mangelnden Langzeitstabilitidt dieses Katalysatorsystems und der beobachte-
ten Umstrukturierung der Oberfliche der Trégerschicht zum Erreichen einer hohen Refor-

mierungsaktivitit, wurde das Tréagermaterial variiert. Hier bat sich Ceroxid an, da es gemaf
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Umsatz Wasserstoffausbeute COsq-Selektivitdt Turnover Frequency
X Y2 Scoz TOF
(%] (%] [%] [molgg/molgy,-s]
Rh/Al,03
Methan 98,7 92,6 52,4 3,7
Propan 99,9 89,5 54,4 1,4
Hexadekan 96,4* 94,8* 53,1* 0,2*
* bevor signifikante Deaktivierung auftrat
Rh/CeO,
Methan 97,6 102,9 44,5 4,6
Propan 100,0 97,5 449 1,7
Hexadekan 100,0 108,0 60,5 0,27

Tabelle 11: Ergebnisse Dampfreformierung von Methan, Propan und Hexadekan auf
Rh/Al;03 und Rh/CeOs als Katalysatorsystem; 700°C, S/C 4, GHSV 50.000h~!

Kramarz et al. [36] eine sauerstoffleitende Funktion hat und somit zur Stabilisierung beitragt.
Der Vergleich der beiden Katalysatorsysteme zeigt, dass die Trégerschicht vor allem auf die
Langzeitstabilitit des Katalysators einen grofien Einfluss hat, obwohl beide eine Abnahme

der Oberfliche und der Dispersion nach ersten Versuchen aufweisen.

Da bei niedrigeren Temperaturen die Neigung zur Rufibildung thermodynamisch gesehen
grofler ist als bei hoheren Temperaturen, siehe Abbildung [31| rechts, kann man aus dem Ver-
gleich von Abbildung und schlussfolgern, dass der Rh/CeOq eine geringere Neigung
zur Rulbildung aufweist als das Rh/AlyO3-System. Das gleiche Ausmafl an Deaktivierung
wie beim AlyO3-Katalysator wird bei Rh/CeOg nur bei niedrigerer Temperatur erreicht. Das
System Rh/CeQy ist robuster gegeniiber Betriebsstorungen wie zum Beispiel dem Ausfall der
Wasserdampfdosierung. Die mit Rh/AlyO3 beschichteten Folien verruiten in einem solchen
Fall so stark, dass sie auch bei hoheren Temperaturen nicht mehr regeneriert werden konnten
und sich keinerlei Reformierungsaktivitéit mehr zeigte. Beim Ceroxidsystem war eine normale,
kurze Regeneration vollig ausreichend, um die Ausgangsaktivitdt komplett wiederherzustel-

len.

Aus Tabelle [11]} wird deutlich, dass bei beiden Systemen bei allen Brennstoffen ein hoher Um-
satz erreicht wurde. Lediglich in Bezug auf die Selektivitét fiir CO» lésst sich keine definitive
Aussage machen. Bei der TOF (Fehler kleiner als 5%) weist das Rh/CeOs-System hohere
Werte auf, wobei der gleiche lineare Trend zu niedrigeren Werten bei hoheren Alkanen, so-
wie eine konstante Umsatzgeschwindigkeit pro C-Einheit im Brennstoff beobachtet wurde.
(Vergleiche Abbildung [40| mit [46]) Ferner koénnen bei der Wasserstoffausbeute an Rh/CeQOo
sogar Werte iiber 100% erreicht werden, was damit zu erkliren ist, dass Wasserstoff aus dem

Reaktionspartner Wasser stammt.



4.4 Vergleich der Katalysatorsysteme 75

Quelle Aktivitat Edukt Katalysatorsystem Reaktortyp
[molps/(grath)
Patel et al. 0,0036 - 0,036 Hexadekan Rh/Aly03 Millikanéle
[108] (Monolith)
Wang et Gorte 1-107* - 6-1073 Hexan Pt,Pd/Ce02,Al503 konv. Festbett-
[106] Cyclohexan reaktor
Toluol
Rostrup-Nielsen 0,7 - 200 Ethan Ni/MgAly04,Al203 Millikanéle
[105]
Hs zudosiert

Twigg 0,5-2 Methan Nickel/Support konv. Festbett-
[20] reaktor
Experimente 0,98 Methan Rh/Ce03,Al503 Mikroreaktor

0,12 Hexadekan Rh/Ce03,Al503 Mikroreaktor

Tabelle 12: Vergleich der experimentell ermittelten Aktivitédtswerte der Reformierung mit

denen aus der Literatur

Vergleicht man die TOF mit Aktivitdtswerten aus der Literatur [20, 105}, 106l 108] miissen
diese Werte umgerechnet werden in die Einheit molps.ersetzt/(8xat-h). Da bei den verwende-
ten Quellen nicht die aktiven Katalysatormengen z.B. durch Chemisorption bestimmt wur-
den, muss davon ausgegangen werden, dass jeweils die gesamte Katalysatormenge (inklusive
Tragermaterial) zur Berechnung herangezogen wurde. Die Tabelle [12| zeigt diesen Vergleich
der Literaturdaten mit den hier experimentell bestimmten Werten. Es zeigt sich, dass die
Methanreformierungsaktivitét in der gleichen Gréfienordnung liegt wie bei Twigg [20]; die
Aktivitdtswerte fiir die Hexadekanreformierung eine Groflenordnung iiber den maximalen

Werten von Patel et al. [L08] liegen.

Die Rolle des Tragermaterials in Systemen mit Edelmetallkatalysatoren wird in der Litera-
tur bestétigt. Aluminiumoxid katalysiert die Zersetzung von Kohlenwasserstoffen, wihrend
Ceroxid fiir seine hohe Rufiresistenz und seine Sauerstoffspeicher- und Abgabekapazitidten
bekannt ist [109) 110]. Teilweise wird eine Triagerschicht aus Al,Os sogar noch extra mit
CeO4 versetzt, um die Sauerstoffbindungskapazitit zu erhohen. Weitere Eigenschaften von
Ceroxid sollen die Verbesserung der thermischen und strukturellen Stabilitdt, der Dispersion
und der oxidativen Stabilisierung von Edelmetallkatalysatoren sein [I11]. Bei einem Katalysa-
torsystem wie im Fall von Rh/CeOq lisst sich laut [I03] keine klare Trennung mehr zwischen
Trégerschicht und aktiver Komponente vornehmen, da das CeOs direkt an der Wassergas-
konvertierungsreaktion und wahrscheinlich auch an der Reformierung beteiligt sein soll. Was-
ser wird an der Oberfliche zunéchst dissoziiert und dann unter Aufnahme von Sauerstoff zu

Wasserstoff reduziert [103, 112]. Bunluesin et al.[I13] schlagen folgende Reaktionsgleichung
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zur Sauerstoffspeicherung vor:

H50 + Ces0O3 = 2CeOq + Ho (18)

Dies wiirde die hohere Wasserstoffausbeute bei der Reformierung von Kohlenwasserstoffen
auf dem Rh/CeO2-System erkléren.

Die Saustoffspeicherkapazitéit (Oxygen storage capacity, OSC) ist als die Sauerstoffmenge de-
finiert, die sofort verfiigbar ist. Gemessen wird dies in der Form von pmolco2 gepitdet /S Prove b€l
Beaufschlagung des Katalysatorsystems im 2-min-Takt alternierend mit Kohlenmonoxid oder
Sauerstoff. Bei Bedrane et al. [I14] wird diese OSC bei 400°C mit 257umolco2, gebildet /& Probe
bei einem frischen Rh/CeOs-System und mit 142pumolcos gepitdet /S Prove filir einen gealterten
Rh/CeOs-Katalysator angegeben. Ferner lisst sich eine maximale Sauerstoffspeicherkapa-
zitét (Oxygen storage complete capacity, OSCC) definieren, welche die insgesamt mégliche
Menge an im Oxid gespeicherten Sauerstoff bezeichnet. Dabei wird die Probe bis zum Ende
der COg-Entwicklung mit CO beaufschlagt.

Einen weiteren Hinweis auf die Ursache des unterschiedlichen Verhaltens der Katalysator-
systeme konnte im vorliegenden Fall auch die Energie-Dispersive-Rontgenspektroskopische
Analyse (EDX) geben. Bei einer Eindringtiefe von etwa lpum wurden die Beschichtungen
exemplarisch auf ihre Elemente untersucht, sieche Anhang A.2. Hierbei wurden neben den
zu erwartenden Substanzen wie Rhodium, Aluminium bzw. Cer mitunter auch sehr hohe
Chromanteile gemessen. Diese lagen bei dem Rh/Al;O3-System sogar noch deutlich hoher
(30-45Ma%) als bei Rh/CeO2 (5-26Ma%). Arbeiten von Enger et al. zur partiellen Oxidation
von Methan an identischen Rh/AlyOs-Schichten auf 1.4958, fithren zu der Annahme, dass der
Rhodiumkatalysator durch Chromausblithungen verdndert wird und so die Aktivitdt negativ
beeinflusst [115]. Dementsprechend wire ein groBerer Einfluss bei dem Rh/Al;O3-System auf-
grund des hoheren Chromanteils in der Oberfliche als bei dem Rh/CeO9-System zu erwarten,

was mit den Beobachtungen der niedrigeren Aktivitdt iibereinstimmen wiirde.
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5 Reaktionsbedingungen

In diesem Kapitel wird der Einfluss der Reaktionsbedingungen auf den Umsatz und die Pro-
duktzusammensetzung untersucht. Die gemessenen und wiedergegebenen Umsatzgrade und
Produktgaskonzentrationen werden ferner in der Modellierung der Reformierung im daran
anschliefenden Kapitel verwendet.

Diese Untersuchungen wurden mit dem Katalysatorsystem Rh/CeOs durchgefiihrt, da die-
ses deutlich stabiler ist und keine Deaktivierung beriicksichtigt werden muss. Zur Sicherheit
wurde vor Beginn jeder Versuchsreihe der Katalysator regeneriert, um die maximale Kata-
lysatoraktivitidt zu gewahrleisten. Es gelten auch hier die abgeschétzten Fehlerwerte fiir den
Umsatz von kleiner 3% und fiir die Selektivitit von COs ebenso wie die Wasserstoffausbeute

kleiner 1%. Als Brennstoff wurde die Dieselmodellsubstanz Hexadekan verwendet.

5.1 Einfluss der Temperatur

Der Einfluss der Temperatur wurde anhand eines Zyklus von Aufheizen 400-700°C und
Abkiihlens 700-400°C auf dem Katalysator {iberpriift. Bereits in Abbildung c) auf Sei-
te [72| wurde das Ergebnis dargestellt. Unter Beriicksichtigung der Dosierungsschwankungen
von Hexadekan und Wasserdampf ist keine Verdnderung der Aktivitdt im Versuchsverlauf zu
erkennen. Es wird deutlich, dass mit steigender Reaktortemperatur der Umsatz steigt, was
durch die endotherme Reformierungsreaktion bedingt ist und die mit steigender Temperatur
hohere Reaktionsgeschwindigkeit zuriickzufithren ist. Die Umsatzkurve zeigt einen typischen
s-formigen Verlauf, was fiir die Konkurrenz aus Temperatur- und Konzentrationsabhéngigkeit
bei anndhernd vollem Umsatz spricht. Die Bildung von Kohlendioxid ist ein Zeichen fiir den
Ablauf der Wassergaskonvertierungsreaktion. Zu erkennen ist, dass Sco, bei hheren Tempe-
raturen abnimmt. Ursache hierfiir ist der exotherme Reaktionsverlauf hin zu den Produkten
Kohlendioxid und Wasserstoff, so dass nach dem Prinzip von Le Chatelier das Gleichgewicht
bei hoheren Temperaturen weiter auf der Eduktseite liegt und somit mehr Kohlenmonoxid

im Reformat gemessen wird.

5.2 Einfluss der Eduktzusammensetzung

Die Eduktzusammensetzung kann durch das Verhéltnis von Wasserdampf zu Brennstoff va-
riiert werden. Dabei gibt es zwei Moglichkeiten: entweder der Brennstofffluss wird konstant
gehalten, wihrend der Wasserdampfstrom angepasst wird oder umgekehrt. Der Gesamtgas-
strom und somit die Verweilzeit wird durch den Ausgleich mit dem Trégergasstrom kon-
stant gehalten. Abbildung |48| zeigt den Einfluss der S/C-Variation mittels des Dampfstroms
auf den Umsatz (linkes Diagramm) und auf die COz-Selektivitét (rechts). Bezogen auf den
Hexadekanumsatz scheint die Dampfmenge keinen deutlich erkennbaren Einfluss zu haben,
wéhrend die Sco, mit steigendem Wasserdampfanteil zunimmt, da sich die Gleichgewichtsla-

ge der WGS-Reaktion dndert. Wird die thermodynamische Gleichgewichtszusammensetzung
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Abbildung 48: Ergebnisse der Hexadekanreformierung an Rh/CeOy bei unterschiedlichen

Temperaturen und S/C-Verhiltnissen 4, 5 und 8, eingestellt durch Variation des Wasser-
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Abbildung 49: Ergebnisse der Hexadekanreformierung an Rh/CeQOy bei unterschiedlichen
Temperaturen und S/C-Verhéltnissen 4, 5 und 8, eingestellt durch Variation des Hexade-

kanflusses

aus der Produktgaszusammensetzung unter Vernachlissigung weiterer Reformierung (Reste
an Hexadekan werden inert behandelt) berechnet, so ergibt sich, dass in allen Versuchen die
Gleichgewichtskonzentration von COs nicht vollstéindig erreicht wird. Besonders deutlich ist
dies fiir ein S/C-Verhéltnis von 8.

In Abbildung 49| sind die Ergebnisse der S/C-Variation iiber den Brennstofffluss dargestellt.
Ein niedrigeres S/C-Verhiltnis entspricht in diesem Fall einer hoheren Brennstoffmenge. Es
wird ebenfalls eine Beeinflussung des Wassergaskonvertierungsgleichgewichts deutlich. Sco,
ist bei weniger Brennstoff und niedriger Temperatur hoher, da das Gleichgewicht stérker auf
der Seite von CO2 und Hj liegt. Mit fallendem S/C-Verhéltnis steigt die Katalysatorbelas-
tung, die einen direkten Einfluss auf den Umsatz hat. Je niedriger der Brennstoffstrom (d.h.

je hoher das S/C-Verhiltnis) desto vollstiandiger die Umsetzung.

5.3 Einfluss der Verwelilzeit

Die Verweilzeit wurde variiert durch Anpassung des Gesamtstromes unter Beibehaltung der

Eduktzusammensetzung. Durch Variation der Verweilzeit kommt es wieder zu einer Anderung
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Abbildung 50: Ergebnisse der Hexadekanreformierung an Rh/CeOg2 bei unterschiedlichen
Temperaturen und Verweilzeiten 7/2= 38-55ms, 7=75-110ms und 2-7=150-220ms

der Katalysatorbelastung, d.h. je kiirzer die Verweilzeit im Reaktor ist, desto mehr Brenn-
stoffmolekiile miissen pro aktivem Rhodiumzentrum und Sekunde umgesetzt werden. Die
FErgebnisse sind in Abbildung [50| dargestellt und zeigen deutlich, dass bei einer héheren Ver-
weilzeit (2:7) und bei hohen Temperaturen genug Zeit zur vollstindigen CjgHsy-Zersetzung
ist. D.h. bei Verdopplung der Verweilzeit z.B. bei 550°C verdoppelt sich der Umsatz von 20%
auf 40% (Mittelwerte aus Aufheiz- und Abkiihlkurve). Hingegen sinkt bei Halbierung der
Verweilzeit der Umsatz z.B. bei 600°C von 45% auf etwa 20%. Bei der Selektivitit fiir CO9
ist zu erkennen, dass diese bei Verringerung der Verweilzeit deutlich abnimmt, was auf eine
méfBige WGS-Aktivitdt des Rhodiumkatalysators schlieflen ldsst. Die TOF steigt bei 700°C
(vollstandiger Umsatz in allen drei Féllen) von 0,17mol/(mols) bei einer Verweilzeit von 2-7=
151ms iiber 0,27mol/(mols) bei einer mittleren Verweilzeit (7=75ms) auf 0,57mol/(mols) bei

7/2= 38ms aufgrund des steigenden Hexadekanstroms.

5.4 FEinfluss der Produkte

Da im Reformat vor allem Wasserstoff, Kohlendioxid und Kohlenmonoxid in grofieren Antei-
len gemessen wurden und niedere Kohlenwasserstoffe lediglich in geringen Mengen oder sogar
nur in Spuren zu beobachten waren, wurde ausschliefllich der Einfluss der drei Stoffe Ho,
CO5 und CO auf den Umsatz und die Selektivitat untersucht. Hierzu wurden bei Standard-
bedingungen fiir die Edukte (S/C=4, 7= 75-110ms und Temperaturen zwischen 400°C und
700°C) die Produkte unter Konstanthaltung des Gesamtstromes (und damit der Verweilzeit)
zudosiert.

Bei der Wasserstoffzudosierung sind in Abbildung [51| der Ubersichtlichkeit halber ledig-
lich die Aufheizkurven dargestellt. Bei hoher Zudosierung von Wasserstoff (30%) zeigt sich
deutlich ein inhibierender Einfluss des Wasserstoffs auf den Umsatz. Hexadekan und Wasser-
stoff scheinen um die gleichen Adsorptionsplitze zu konkurrieren. Die geringe Auswirkung
des Wasserstoffs auf die COg-Selektivitit verdeutlicht erneut die verhéltnisméBig schlechte
Wassergaskonvertierungsaktivitét des Rh/CeQOs-Systems.

Die Zudosierung von Kohlendioxid sowie Kohlenmonoxid, siche Abbildungen [52] und
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Abbildung 51: Ergebnisse der Hexadekanreformierung an Rh/CeOy bei unterschiedlichen

Temperaturen und der Zudosierung unterschiedlicher Wasserstoffmengen

Umsatz X [%]
(92
o

CO2-Selektivitat S [%]
wu

30 —
20 -8 0ml/min CO2 20 1 -8 0ml/min CO2
10 -6~ 50ml/minCO2 -+~ 50ml/minCO2
o & 100ml/minCO2 107 & 100ml/minCO2
0 & —= T T 0 .
350 450 550 650 750 350 450 550 750
Temperatur [°C] Temperatur [°C]

Abbildung 52: Ergebnisse der Hexadekanreformierung an Rh/CeOs bei unterschiedli-
chen Temperaturen und der Zudosierung unterschiedlicher COs-Mengen, bei Selekti-

vitdtsberechnung wurde nur gebildetes COs beriicksichtigt
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Abbildung 53: Ergebnisse der Hexadekanreformierung an Rh/CeOy bei unterschiedlichen
Temperaturen und der Zudosierung unterschiedlicher CO-Mengen, COs-Selektivitit konn-

te nicht bestimmt werden.

lésst keinen eindeutigen Einfluss auf den Hexadekanumsatz erkennen. Die Anwesenheit
von COq fiithrt zu einer méfligen Verringerung der COs-Selektivitit, da es das Gleichgewicht
der Wasergaskonvertierungsreaktion zur vermehrten CO- und Wasser-Bildung verschiebt (der

Eingangskohlendioxidstrom wurde fiir die Berechnung Sco, abgezogen). Im Gegensatz zur
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Abbildung 54: Vereinfachtes Schema des Ceroxid gestiitzten Sauerstofftransportes durch das
katalytische System Rh/CeQO2, in Anlehnung an [103]

CO9-Zudosierung, kann bei der CO-Zudosierung die COs- oder CO-Selektivitit nicht berech-
net werden, da die Detektion kleiner Mengen an CO bei geringen Temperaturen in Kombina-
tion mit merklicher Shift-Aktivitit bei gleichzeitiger Volumeninderung durch Reformierung
von Hexadekan zu ungenau ist. Die Differenzbildung der CO-Menge aus der Anderung der
CO2-Konzentration zur Berechnung des CO aus der Reformierung ist damit zu stark fehler-
behaftet.

5.5 Zusammenfassung

Im Rahmen der Parametervariation zeigte sich, dass lediglich eine Verdnderung der Kataly-
satorbelastung (durch Variation der Verweilzeit oder des Hexadekanstromes) oder eine Zu-
dosierung von Wasserstoff einen Einfluss auf den Umsatz zu haben scheint. Somit zeigt sich
flir Wasserstoff ein inhibierender Effekt, jedoch nicht fiir Wasserdampf. Wasserdampf scheint
somit nicht an den gleichen aktiven Zentren zu adsorbieren wie Hexadekan und Wasserstoff.
Geméf der Literatur [103] 111, 114] wird angenommen, dass der Wasserdampf auf dem Cer-
oxid adsorbiert und dissoziiert, wihrend Hexadekan und Wasserstoff an den aktiven Zentren
des Rhodiums adsorbiert zu werden scheinen. Es ergibt sich das in Abbildung [54] dargestellte
globale Schema der Reformierungsreaktion. Ceroxid kénnte offensichtlich, wie im vorherigen

Kapitel bereits angedeutet, fiir die Bereitstellung von Sauerstoffatomen dienen.
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6 Dynamisches Verhalten des Systemreaktors

Fiir den Betrieb eines Reformers in einem mobilen System sind schnelle Lastéinderungen so-
wie schnelle Temperaturerhghungen (wihrend der Startphase) gefordert. Hierbei muss sowohl
der Katalysator stabil bleiben, als auch eine moéglichst schnelle Anpassung des Reaktors an
die Betriebsbedingungen erfolgen. Dieses Verhalten wird im Folgenden mit Hilfe des Sys-
temreaktors untersucht, der durch die katalytische Verbrennung von Wasserstoff mit Luft
beheizt wird (Wasserstoff représentiert das im System anfallende Brennstoffzellenabgas der
Anode). Zu beriicksichtigen ist, dass es sich um einen Versuchsreaktor handelt, der beziiglich
des Wirmemanagements (vor allem der Wirmeverluste nach aufien) noch nicht optimiert ist.
Im Rahmen dieses Kapitels ist mit Produktgas jenes Gas aus dem Reformer zu verstehen,
dass nach der Kondensation von Wasser und Hexadekan in der Massenspektrometereinheit
CI-MS bestimmt wurde. Die Wasser-, die Hexadekan- und auch die Stickstoffanteile (im CI-
MS nicht bestimmt) wurden in stationéiren Betriebsphasen parallel im Gaschromatographen
ermittelt und dienen so der Kontrolle als auch der Ermittlung der Volumenédnderung durch

die Reaktion.

6.1 Tragheit der Anlage und der Analytik

Zur Beurteilung des dynamischen Verhaltens des Systemreaktors muss zunéchst die Tréagheit
der Datenerfassung und der Analytik untersucht werden. Durch die Labviewsteuerung wur-
den ausgewihlte Temperaturen alle 8s erfasst und Sollwertvorgaben werden ebenso schnell
iibernommen. Bei Anderungen von Gasstrémen bendtigte die Steuerung in Kombination mit
dem Mass Flow Controller knapp 20s um den neuen Wert zu erreichen und zu halten. Das
CI-MS maf} die Produktgaskonzentrationen alle 3s mit akzeptablen Schwankungen (aufler bei
der Sauerstoffermittlung). Ferner hatten folgende Gegebenheiten einen groflen Einfluss auf
die notwendige Zeit zur Detektion einer Anderung:
- die bauliche Anordnung von Analytik und Reaktor
(Totzeit durch 3m Rohrleitungen und Kondensatfalle),
- die getrennte Wasserstoffdetektion im Sektorfeldmassenspektrometer,
bei der in einem Trockner die Feuchtigkeit auskondensiert wird

(Totzeit zwischen Air- und H-Sense durch Einbauten).
So muss fiir jede Substanz im Produktgas eine separate Laufzeit ermittelt werden, die sich aus

Totzeit und der Zeit bis zum Ansprechen der jeweiligen Analytikkomponente zusammensetzt.
Zur Ermittlung dieser individuellen Laufzeiten wurde im stationéren Betrieb bei hohen Hexa-
dekanumsétzen innerhalb von Sekundenbruchteilen vom Reaktor auf die Bypassleitung um-
geschaltet, so dass eine drastische Anderung der entstehenden einzelnen Produktgasmengen
erfolgte. In Abbildung [55| sind die Auswirkungen eines solchen Versuches dargestellt.

Im Mittel ergibt sich fiir Wasserstoff eine Laufzeit von 35s, fiir Kohlenmonoxid und Kohlen-
dioxid jeweils 25s bevor eine Anderung in der Analytik detektiert wird. Fiir Methan konnte

keine Laufzeit ermittelt werden, da es nur in Spuren gemessen wurde.
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Abbildung 55: Bestimmung der Laufzeit der Komponenten fiir den Systemreaktor, bei der
Hexadekanreformierung mit einem Wasserdampfstrom von 1,51 /min, einem S/C-Verhiltnis

von etwa 4 und 0,515 /min Stickstoff; bei 1) erfolgte das Umschalten von Reaktor auf Bypass

6.2 Untersuchen des Auftheizverhaltens

Abbildung [56] zeigt den Aufheizvorgang des Systemreaktors in seinen unterschiedlichen Stadi-
en. Wie bereits in Kapitel diskutiert, musste wegen des Katalysatordesigns zundchst mit
einer elektrischen Vorwédrmung auf 200°C vorgeheizt werden. Nach Beobachten des Abfalls
der Wasserstoffkonzentration im Abgas der Verbrennungspassage zum Zeitpunkt 1) wur-
de die elektrische Heizung abgestellt. Nach einer kurzen Verlangsamung der Aufheizkurve
konnte jedoch eine Aufheizrate von etwa 17K /min erreicht werden; dabei wurden 3,51 /min
Wasserstoff mit 101y /min Luft (entsprechend einem A von 1,2) katalytisch verbrannt.

Zum Zeitpunkt 2) war neben der Ausleerung der Kondensatflasche, welche den entstehenden
Wasserdampf abtrennt, ebenfalls eine Nachjustierung des Luftstromes notwendig. Der Luft-
strom lag leicht {iber den 10l /min und dadurch wurde der Inertgasanteil im Verbrennungs-
strom erhoht, so dass die Aufheizung leicht verlangsamt wurde und auch mehr Sauerstoff im
Abgas enthalten war (aufgrund der starken Schwankung der Messwerte fiir Sauerstoff ist dies
nicht in der Abbildung dargestellt). Zum Zeitpunkt 3) war erneut ein Ausleeren der Konden-
satflasche nétig geworden, was wie zuvor kurzzeitig zu einer Schwankung bei den Wasserstoff-
messwerten fiihrte. Es ist zu erkennen, dass mit einem Wasserstoffstrom von 3,515 /min und
einem A von 1,2 nach 43min eine Reaktortemperatur von 650°C erreicht werden kann, wel-
che bereits fiir hohe Umsétze bei der Hexadekanreformierung ausreicht. Nach 52min werden
700°C im Reaktor erreicht, was der bis dahin iiblichen Reformierungstemperatur entspricht.
In diesem Falle wurde jedoch der Reaktor weiter beheizt und die Reformierungsedukte erst
bei Erreichen von 840°C (Zeitpunkt 4) in den Systemreaktor geleitet. Es ist deutlich zu er-

kennen, dass die Auftheizung der Reformierungsedukte auf diese hohe Temperatur ebenso
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Abbildung 56: Reaktortemperatur und Verbrennungsabgaszusammensetzung wihrend des
Aufheizprozess durch die Verbrennung von 3,51 /min Wasserstoff mit einem A von 1,2; Zeit-
punkt 1) Abschalten der elektrischen Vorwérmung, 2) Ausleeren der Kondensationseinheit
fiir das Abgas und Justierung des Luftstromes, 3) Erneutes Ausleeren der Kondensationsein-
heit, 4) Einschalten der Reformierungsedukte (1,515 /min Wasserdampf; S/C 4; 1,51y /min
Stickstoff)

wie die Bereitstellung der benotigten Reformierungsenthalpie zu einem langsamen Absinken
der Reaktortemperatur auf 804°C fiihrt. Weitere Uberlegungen zur Energiebilanz bei diesem
Reaktor finden sich am Ende dieses Kapitels in Abschnitt

6.3 Start sowie konstanter Betrieb der Reformierung

Beim Start aber auch beim Herunterfahren eines mobilen Energieerzeugungssystems mit
Brennstoffzellen ist ein schnelles Ansprechverhalten der Reformierung wichtig und nach der
Untersuchung des Aufheizprozesses ist auch der Beginn des Reformierungsprozesses und die
Zeitdauer bis zum Erreichen eines konstanten Betriebs von Interesse.

Dementsprechend wurde nun das Eduktgas aus der Reformierungspassage nach der Wasser-
und Hexadekankondensation mit Hilfe des CI-MS analysiert. Im Vergleich zu den in Ab-
schnitt verwendeten Versuchsbedingungen, die einer Verdreifachung des Gesamtvolumen-
stroms gegeniiber dem Testreaktor bedeuten, wurde fiir alle folgenden Versuche ein gerin-
gerer Intergasstrom gewihlt. Ein Stickstoffstrom von 0,51y /min erwies sich als giinstig fiir
die Dosierung des Hexadekans (weniger Auskiihlung des Verdampfers). Die dadurch bedingte
Partialdruckvariation hatte erwiesenermaflen keinen Einfluss auf den Umsatz, was iiber eine
GC-Stichprobe tiberpriift wurde. Da es sich um einen katalysierten Prozess handelt und die

modifizierte Verweilzeit (Eduktstrom pro Katalysatormasse) anstelle der hydrodynamischen
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Abbildung 57: Anschalten der Hexadekan-Reformierung (1,51 /min Wasserdampf, Hexade-
kan entsprechend einem S/C-Verhéltnis von 4 und 0,515 /min N2) bei bereits chemisch auf-
geheiztem Systemreaktor (durch 3,51y /min Hy mit Luft bei A = 1,2); Bis zum Zeitpunkt 1)
Total- und Partialoxidation, bis 2) Reduktion des Katalysators und aufgrund der C-Bilanz
(gestrichelte Linie) RuBbildung (,C*), bis 3) RuBabbrand (,,C“-Entfernung) und Anlaufen

der Reformierung

Verweilzeit fiir den Umsatz maflgeblich ist, war ebenfalls ein gleichbleibender Umsatz zu er-
warten, siehe auch Kapitel Die Ergebnisse der Inbetriebnahme der Reformerpassage bei
T = 820°C sind als Stoffmengenstréme neben der Reaktortemperatur in Abbildung [57] dar-
gestellt. Zum Zeitpunkt 0 wurde hier umgeschaltet und die Reformierungsedukte begannen
durch den Systemreaktor zu stromen.

Auffillig sind die gleich zu Beginn entstehenden Mengen an CO und COs. Der Katalysator
der Reformierungspassage wurde nach jedem Versuchstag regeneriert, um die gleiche Aus-
gangsaktivitit des Katalysators zu gewiéihrleisten. Wenn nun die Reformierungsgase auf den
so oxidierten Katalysator treffen, ist zunéchst noch Sauerstoff vorhanden, um die sehr schnel-
le vollstéindige und partielle Oxidation des Hexadekans ablaufen zu lassen. Hierbei wird der
Katalysator zu einem gewissen Grad reduziert und neben COs und CO entsteht kurzzeitig
eine grofle Wasserstoffmenge, die mit zunehmenden Reduktionsgrad des Katalysators jedoch
zwischen 2 und 7min stark absinkt und dann bis 10min wieder stark ansteigt. Dieser zweite
Anstieg ist in Kombination mit dem Temperaturabfall auf das Anlaufen der Reformierungs-
reaktion zuriickzufiihren. Interessant ist das zweite Maximum des Kohlendioxids, das etwa
mit dem lokalen Minimum des Wasserstoffs zusammenfallt. Eine mogliche Erkldrung hierfiir
ist die Umsetzung von Ruf}, welcher in der Reduktionsphase gebildet wird. Betrachtet man,
dass im Zeitraum von 2-7min deutlich weniger COs und CO in Relation zu Hy als im stati-
onéren Fall der Reformierung (ab 15min) gebildet wird, kann die Kohlenstoffbilanz nur durch

Ruf} geschlossen werden. Ob der CeO»o-Triger fiir die Sauerstoffzufuhr bei der Umsetzung des
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Abbildung 58: Konstanter Reformierungsbetrieb (bei 1,515 /min Wasserdampf, Hexadekan
entsprechend einem S/C-Verhiltnis von 4 und 0,51y/min Ng) im Systemreaktor (beheizt
durch Verbrennung von 3,515 /min Hy mit Luft bei A = 1,2)

Rufles beteiligt ist, ist so jedoch nicht zu kléren.

Bei einem Katalysator im regenerierten Zustand benétigt die Reformierungsreaktion somit
gute zehn Minuten um einzuschwingen. Die Reformierungsreaktion bei einem reduzierten
Katalysator dauert nur etwa 30 Sekunden (siehe Abschnitt .

Fiir den Systemreaktor wurden nur eingeschrénkte Deaktivierungsversuche durchgefiihrt. Wie
in Abbildung [58| gezeigt, sind auch nach vier Stunden Reformierungsbetrieb keine sichtbaren
Umsatz- bzw. Wasserstoffeinbuflen aufgrund einer Katalysatordeaktivierung zu erkennen. Das
Reformat enthilt 75Vol% Hs, 18Vol% CO,, 6,5V0l% CO und lediglich Spuren von Methan.
Anhand von GC-Messungen konnte ein Hexadekanumsatz von 100% bestétigt werden.
Sollte nach einer lingeren Betriebsperiode doch eine Katalysatordeaktivierung beobachtet
werden, kann eine Regeneration mit Luft bei Temperaturen {iber der Reformierungstempe-
ratur durchgefithrt werden. Die bereits bei den Versuchen mit dem Testreaktor aufgestellte
Vermutung der Katalysatordeaktivierung bedingt durch Ru3bildung, konnte durch die Unter-
suchung der entstehenden Gasspezies wihrend des Regenerationsprozesses mit dem CI-MS
bestéitigt werden, wie in Abbildung dargestellt. Der noch im Abgas enthaltene Sauer-
stoffstrom wurde aufgrund der messbedingten starken Schwankungen in dieses Diagramm
nicht mit aufgenommen. Der auftretende exotherme RuBlabbrand fithrt neben der Bildung
von Kohlendioxid auch zu einem leichten Ansteigen der Reaktortemperatur um einige Grad
Celsius. Die zu Beginn der Regeneration (Zeitpunkt 0) noch auftretenden CO-, Wasserstoff-
und COs2-Konzentrationen stammen noch aus der vorhergehenden Reformierungsphase. Ad-
sorbierte Kohlenwasserstoffe kénnten mit dem Sauerstoff reagieren, wodurch sich der erste

CO9-Peak bei 1min erklédren liefle. Bei 2min ist zu vermuten, dass geniigend adsorbierter Sau-
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Abbildung 59: Entstehende Gasspezies wihrend des Regenerationprozesse mit 31y /min Luft
im Systemreaktor (beheizt durch Verbrennung von 3,51 /min Hp mit Luft bei A = 1,2)

erstoff am Katalysator zur Verfiigung steht, um Rufl abzubrennen. Insgesamt ist wiahrend des
gesamten Abbrennprozesses keinerlei Bildung von CO bei hohem Sauerstoffiiberschuss zu be-

obachten.

6.4 Lastvariationen

Wichtig fiir mobile Systeme sind die schnelle Anpassungsfihigkeit an Lastwechsel sowie die
Moglichkeit grofie Lastmodulationen zu bewiéltigen. Hierzu wurde zunéchst der Hexadekan-
strom variiert, siehe Abbildung Dies war nur in einem relativ engen Bereich moglich, da
sonst der Einschwingvorgang des Verdampfers die zeitliche Anderung des Produktstromes
dominierte.

Bei der Erhohung des Brennstoffstroms, Markierung 1) in Abbildung ergibt sich ein
hoherer Reformatstrom und eine niedrigere Reaktortemperatur bei konstanter Zuheizung.
Die einzelnen Stoffmengenstréme haben sich nach etwa 4min eingeschwungen, die Tempe-
ratur hingegen bendtigt mindestens 10min. Bei den Stoffmengenstrémen sind natiirlich die
Laufzeiten bis zum Ansprechen der Analytik von 25 bis 35s zu beriicksichtigen. Die Erniedri-
gung 2) des Brennstoffstromes bendtigt sogar 5min bis sie sich im Reformat bemerkbar macht.
Diese relativ langen Zeiten zur Anpassung an verdnderte Brennstoffstrome lassen sich ver-
mutlich ebenso auf das relativ trige Verdampfungssystem sowie starke Adsorptionsneigung
von Hexadekan an den Rohrleitungswinden erkldren. Unterstiitzt wird diese Begriindung
durch das lange Nachlaufen der Reaktion nach Abschalten des Brennstoffstromes 3).

Um den Einfluss der Tréagheit des Verdampfungssystems zu eliminieren, wurde ein Lastwech-

sel von Nulllast- auf Volllast 1) durch Umschalten von Bypassleitung auf Reaktor simuliert.
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Abbildung 60: Variation des Hexadekanstromes: 1) Erhchung der Pumpendrehzahl von
255rpm auf 300rpm (S/C von 4 auf 3,5), 2) Reduktion von 300rpm auf 255rpm (S/C von 3,5
auf 4), 3) Abstellen des Brennstoffstromes; bei 1,515 /min Wasserdampf und 0,51 /min Ny
im Systemreaktor (3,51 /min Ho mit A= 1,2)
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Abbildung 61: Verhalten der Reformierung bei Umschalten von 1) Nulllast- auf Volllastbe-
trieb; bei 1,51 /min Wasserdampf, Hexadekan entsprechend einem S/C-Verhiltnis von 4 und

0,5l /min Ng im Systemreaktor beheizt durch Verbrennung von 2,61y /min Hy mit A= 1,6)
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Abbildung 62: Variation des Wasserstoffstromes zwischen 2,21y /min und 3,0ly/min (A =
1,4-1,9) bei konstanter Reformierung mit 1,515 /min Wasserdampf, Hexadekan entsprechend
einem S/C-Verhiltnis von 4 und 0,51 /min Ng im Systemreaktor; Aufgetragen sind Refor-

mierungsprodukte sowie Reaktortemperatur

Dies entspricht einem Startvorgang der Reformierung ohne vorherige Regeneration des Kata-
lysators. Bei der Auswertung sind die Laufzeiten der einzelnen Komponenten geméfl Kapitel
zu beriicksichtigen und wurden von den in Abbildung [61] ablesbaren Zeiten abgezogen. Es
zeigt sich bei Markierung 1), dass die Stoffmengenstréme von Wasserstoff, Kohlenmonoxid
und Kohlendioxid sehr schnell ansteigen. Insgesamt benétigt die Reformierungsreaktion nur

ca. 3bs um einzuschwingen und einen konstanten Produktstrom zu erzeugen.

6.5 Temperaturwechsel

In Abbildung[62]sind Temperaturwechsel und ihre Auswirkungen auf die Reformierung durch
die Variation des Wasserstoffstroms zur katalytischen Verbrennung im Systemreaktor unter-
sucht worden. Wegen leichter Drift des CI-MS und der thermischen Trégheit des Reaktors
sind bei keiner Anderung der Verbrennungsparameter Auswirkungen auf die Reformierung
sichtbar. Diese Zeitskala zur Verfolgung der Anderungen der Reaktionstemperatur ist dafiir zu
grof}. Lediglich zum Zeitpunkt 0, dem Startpunkt der Reformierung ist ein kurzes Einschwin-
gen der Reformierungsreaktion zu beobachten. Zum Erreichen der Temperatur von 738°C bei
einem anféinglichen Wechsel von 2,2]1/min auf 2,61/min beim Zeitpunkt 0, d.h. einem A von 1,9
auf 1,6 55min benotigt. Bei einer weiteren Senkung der Luftzahl X auf 1,4 (3,61/min Hy)hat der
Reaktor seine Gleichgewichtstemperatur zwischen entstehender Wérme, benttigter Warme
fiir die Reformierung und Wérmeverluste nach 46min noch nicht vollsténdig erreicht, obwohl
die Temperatur bereits bei 778°C liegt. Bei einer Reduktion des Wasserstoffstromes erneut auf

2,21/min, d.h. einer Erhéhung des X\ auf 1,9, werden sogar mindestens 90min zum Erreichen
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Abbildung 63: Abschalten sdmtlicher Stréme in den Reaktor nach 6 Stunden Betriebsdauer

und Verlauf der Reaktortemperatur im Anschluss

eines einigermaflen konstanten Temperaturniveaus von 684°C benotigt.

Noch deutlicher wird die Tréagheit des Systemreaktors bei Abschaltung aller Eduktstréome
zum Abkiihlen auf Raumtemperatur (sieche Abbildung . Um von der Abschaltung zum
Zeitpunkt 0 unter 500°C zu fallen, wird 1h bendétigt. Die Temperatur fallt in diesem Zeitraum
lediglich um 5,2 K/min. Diese Trigheit aufgrund der Metallstruktur kann einerseits hilfreich
sein, da bei kurzen Intervallen zwischen Stillstand und Betrieb die Temperatur erhalten bleibt.
Bei langen Intervallen bedeutet dies andererseits, dass viel Energie zur Aufheizung benttigt

wird. Eine Optimierung fiir den jeweiligen Anwendungsfall ist noch nétig.

6.6 Bilanzierung der zu- und abgefiihrten Warmestréome

Die dem Reaktor aus a) Verbrennungsgasen zugefiihrten Enthalpiestrome setzen sich zusam-
men aus: Wasserstoff und Luft bei Raumtemperatur und b) Reformierungsgasen: Wasser-
dampf, Hexadekan und Stickstoff als Inertgasstrom, die mit 200°C den Systemreaktor errei-
chen. Die dem Reaktor entnommenen Enthalpiestrome beziehen sich entsprechend auf die
Produktgaszusammensetzung der jeweils erreichten Betriebstemperatur.

Die bei der katalytischen Verbrennung des entsprechenden Wasserstoffstroms entstehen-
de Wirme AHpgpenn lisst sich iiber den Heizwert des Wasserstoffs (241,84kJ /mol) direkt
bestimmen. Fiir die Wasserstoffstrome, welche in den Versuchen dosiert wurden, ergeben die
in Abbildung rechts aufgefithrten Gesamtwarmestrome Qges unter Beriicksichtigung der
Enthalpiestromdifferenzen Gase auf der Verbrennungsseite. Die jeweilige Qges dient einer-
seits zur Bereitstellung von Wéarme fiir die in diesem Vergleich konstant angesetzte Reakti-
onswirme fiir die Reformierung Q ge ¢ und andererseits zum Ausgleich der Wérmeverluste des
Systemreaktors QVerl~ Vergleicht man die Gesamtwirmestrome mit den resultierenden Reak-
tortemperaturen, Abbildung dann wird sichtbar, dass die Reaktortemperatur sich einem

Maximalwert ndhert. Dies liegt einerseits daran, dass Wéarmeverluste zunehmen und zum
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Abbildung 64: Verbrennungswirme und ihre resultierende Reaktortemperatur
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Abbildung 65: Schematische Darstellung der untersuchten Bilanzraume des Systemreaktors

anderen daran, dass ein Teil der Verbrennung bei sehr hohen Wasserstoffstromen homogen
am Reaktorausgang stattfindet (zu geringe Verweilzeit).

Die fiir die Reformierung benétigte Warme wird zunéchst zum Aufheizen der Edukte von
200°C auf die entsprechende Reaktortemperatur und dann fiir die Reformierungsreaktion
selbst verwendet. In Abbildung [65] sind die Bilanzrdume einerseits fiir die Verbrennungsreak-
tion und andererseits fiir die Reformierung schematisch dargestellt, wobei die Warmeverluste
der Einfachheit halber komplett der Verbrennungsseite zugeschrieben werden.

Zur Bestimmung des Einflusses der zur Reformierung benétigten Warme auf die Reaktortem-
peratur wurde folgender Versuch durchgefiihrt (Abbildung : Bei konstantem Wasserstoft-
und Luftstrom auf der Verbrennungspassage wurde zunéchst die resultierende Reaktortem-
peratur ermittelt, dann zum Zeitpunkt 1) anstatt der Reformeredukte ein dquivalenter Stick-
stoffstrom durch die Reformerpassage dosiert sowie die sich einstellende Reaktortemperatur
ermittelt und anschliefend zum Zeitpunkt 2) der Strom durch die Reformerpassage komplett
eingestellt und erneut die Systemreaktortemperatur bestimmt. Nach 83min ist bei der Re-
aktortemperatur ein kleines Maximum erkennbar, dass durch die Justierung des Luftstromes
fiir die Verbrennung verursacht wurde.

Mit Hilfe des Programms HSC Chemistry 5.11 konnten die Reaktionsenthalpien fiir die

Reformierungsreaktion von Hexadekan bei Reaktortemperatur ermittelt werden. Geht man
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Abbildung 66: Variation des Stoffstromes durch die Reformierungspassage: Eduktstrom
(1,515 /min Wasserdampf, Hexadekan entsprechend einem S/C-Verhéltnis von 4 und
0,515 /min Nj); 1) Stickstoffstrom (21 /min); 2) Abschalten jeglichen Stromes; bei konstanter
Beheizung durch 2,61y /min Wasserstoff mit A= 1,6

davon aus, dass CO und COs in etwa gleichen Anteilen gebildet werden, ergibt sich ein
AHp von 2351kJ/mol bei 750°C. Bestimmt man die fiir die Reformierungsreaktion benétigte
Wirmemenge ergibt sich ein Wiarmebedarf von 26Wyj,. Die Aufwérmung der Reaktanden von
200°C auf die Reaktortemperatur wurde fiir Wasserdampf und Stickstoff anhand von Ent-
halpiewerten aus [95] berechnet. Die Wiarmekapazitéit und somit auch die Wérmemenge zur
Aufheizung von Hexadekan basiert auf den Berechnungsmethoden aus [94]. Daraus resultiert
ein Energiebedarf fiir die Aufwdrmung der Edukte von 34Wy;,. Demgegeniiber steht aus der
Wasserstoffverbrennung eine Wiarmemenge von 468W,;, zur Verfiigung, wobei 408W,;, dem-
nach zum Beheizen des Reaktors auf 733°C und zum Ausgleichen der Warmeverluste benotigt
werden. Wird zum Zeitpunkt 1) in Abbildung anstatt der Reaktanden ein entsprechen-
der Stickstoffstrom durch die Reformierungspassage geleitet, stellt sich eine Temperatur von
778°C ein, da nun nur noch 6,7Wy, zum Aufwirmen des Stickstoffstromes benotigt werden.
Wird keine Energie zum Aufwéirmen eines Stoffstromes in der Reformierungspassage benotigt
(ab Zeitpunkt 2) in Abbildung kann die gesamte zur Verfiigung stehende Warme (468Wyy,)
zur Beheizung des Reaktors und zum Ausgleich der Warmeverluste verwendet werden, so
dass sich eine Reaktortemperatur von 815°C ergibt. Die Wéarmeverluste werden verursacht
durch die Warmeleitung iiber die Rohre, Wirmeiibertragung an die Umgebung und sogar
Wirmestrahlung, wie aus Abbildung [67] deutlich wird.

In einem Vergleich der einzelnen Wérmeanteile bei den in Kapitel verwendeten Wasser-
stoffstromen zur Beheizung, Abbildung[68] ist zu erkennen, dass der Anteil der Wirmeverluste

sehr hoch ist (grofler 85%) und mit steigender Reaktortemperatur an Bedeutung gewinnt.
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Abbildung 67: Aufnahme des Systemreaktors im Betrieb bei 800°C
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Abbildung 68: Anteilige Nutzung der entstehenden Wérmen, bei Verbrennung von verschie-

denen Wasserstoffvolumenstromen
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6.7 Zusammenfassung

Es konnte gezeigt werden, dass die Reformierungsreaktion im Systemreaktor durch Behei-
zung mittels katalytischer Verbrennung von Wasserstoff durchgefiihrt werden konnte. Die
Lastwechsel vor allem beim Ein- und Abschalten vom Bypassstrom zum Feedgasstrom zeig-
ten ein schnelles Antwortverhalten des Reaktors in der Gréflenordnung von 30s. Bei dem
Vergleich der erreichten Wasserstoff- und CO,-Gehalte im Reformat ist im Vergleich zu den
vorherigen Kapiteln zu beachten, dass das im CI-MS gemessene Produktgas sowohl wasser-
als auch stickstofffrei angegeben wird. Die Temperaturidnderungen stellen sich aufgrund der
Masse des Systemreaktors sehr langsam ein und es wurde eine elektrische Vorheizung auf
200°C zur Initiierung der Verbrennung benétigt.

Die Erfahrungen am Institut fiir Mikroverfahrenstechnik mit der katalytischen Wasserstoff-
verbrennung zeigen, dass diese Reaktion mit Platinkatalysator ohne zusétzliche Tréagerschicht
bereits bei Raumtemperatur beginnt [87], dass ein solches Katalysatorsystem aber nur bis
zu Temperaturen von 600-650°C besténdig ist. Das hier gewéhlte System aus Rhodium und
Palladium ist wesentlich temperaturbestindiger, da das Rhodium zur Stabilisierung des Pal-
ladiums eingebracht wurde. Ferner wurde der Bimetallkatalysator auf eine Chromoxidschicht
auf den Kanalwénden aufgebracht, welche durch die Temperaturbehandlung des Nicrofers er-
zeugt wurde. In Anbetracht der Versuchsergebnisse wire die Untersuchung der katalytischen
Verbrennung auf einem System aus einer Sol-Gel-Beschichtung mit CeO2 vor Aufbringen des
Bimetallkatalysators fiir zukiinftige Arbeiten zu empfehlen. Die Oberflichenvergréfierung so-
wie die Vermeidung von Kontakt des Edelmetalls mit dem CroO3 miisste dazu fiihren, dass
die katalytische Verbrennung bereits bei Raumtemperatur beginnt. Alternativ kann ggf. am
FEingang der Verbrennungskanile etwas Platin impragniert werden.

Wichtig wiire eine wesentliche Verbesserung der Isolierung des Reaktors nach auflen, um die
enormen Wérmeverluste soweit wie moglich zu minimieren und so den Aufheizprozess ins-
gesamt zu beschleunigen. Zu optimieren wire auch die Verbrennungspassage. Aufgrund kalt
einstromender Verbrennungsgase wurde bei hoheren Wasserstoffstromen eine Verlagerung
der Reaktion auflerhalb der Mikrokanéle in den Ausgangsstutzen des Reaktors beobachtet.
Es fand somit nicht die katalytische heterogene Verbrennung sondern eine homogene Verbren-
nung in der Gasphase statt. Dies wiederum fiihrte sehr schnell zur Hochtemperaturkorrosion
an den Ausgingen der Verbrennungspassage und zu einem Anstieg des Druckverlustes durch
massive Oxidbildung (siehe unten). Dementgegen wiirde ein Warmetauscher wirken, der die
einstromenden Verbrennungsgase mit den Verbrennungsabgasen vorwérmt.

Weiterhin stellte sich die Dosierung des Hexadekans als besonders schwierig heraus. Das
Verdampfungssystem ist sehr trige und ldsst nur geringe Variationen des Dosierungsflusses
zu, da sonst starke Schwankungen auftreten. Die Durchfiihrung von Lastwechseln konnte
daher nur mit Hilfe des Bypasses realisiert werden.

In Tabelle[13]sind die gemessenen Druckverluste des Systemreaktors sowohl der Reformierungs-

als auch der Verbrennungspassage vor Beschichtung, vor Betrieb und nach den Versuchsrei-
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Druckverlust ohne mit nach

bei 5,51 /min Stickstoff | Beschichtung Katalysatorsystem Versuchszyklus
Reformer-

passage 4mbar 50mbar 370mbar
Verbrennungs-

passage:

Luftzufuhr 200mbar 200mbar 1.400mbar*
Wasserstoffzufuhr 260mbar 260mbar 1.850mbar*

* bei 0,251 /min Stickstoff, da sonst auflerhalb des Mefibereichs

Tabelle 13: Druckverlust des Systemreaktors der verschiedenen Passagen vor und nach Ver-

suchsbetrieb

hen gegeniibergestellt worden. Besonders auffillig ist die enorme Druckverlustzunahme in der
Verbrennungspassage. Hier konnte der zuvor zur Messung verwendete Stickstoffstrom nicht
mehr dosiert werden und auch in Anbetracht des maximal messbaren Druckverlusts von
2,2bar, musste der Messstrom auf 0,251y /min reduziert werden. Endoskop-Aufnahmen der
Austrittsseite der Verbrennungspassage, siche Abbildung zeigen ein deutliches Auftreten
von Korrosion, was teilweise sogar zum kompletten Verstopfen der Kaniile fiihrte.

In der Kondensationsflasche der Verbrennungsabgase wurde im Verlauf der Versuchsreihen
das Auftreten von schwarzen Partikeln beobachtet. Nach deren Abtrennung mittels Filtra-
tion und Trocknung wurden diese sowohl auf ihren Gehalt an Eisen (nasschemisch gelost in
Salzsiure mit Wasserstoffperoxid und anhand von Ammoniumrhodanid gem#$ [I16] nachge-
wiesen), Nickel (nasschemisch in ammoniakalischer Losung mit Diacetyldioxim geméfl [116])
und Chrom (nasschemisch in alkalischer Losung mit Wasserstoffperoxid nach [116]) unter-
sucht. Es zeigte sich, dass die Partikel Eisen und Nickel enthalten, wihrend Chrom nicht
nachgewiesen werden konnte. Dementsprechend scheint es so, als ob Eisen und Nickel aus
dem Stahl durch Hochtemperaturkorrosion angegriffen sowie herausgelost werden und die
Mikrokanéle teilweise oder vollstindig durch Chromoxidausblithungen verstopfen. Betrach-
tet man im Vergleich hierzu Endoskopaufnahmen des Austritts der Reformerpassage, siehe
Abbildung [70] links, zeigt sich ein wesentlich geringeres Mafl an Korrosion, welche auch den
wesentlich niedrigeren Druckverlustanstieg verursacht. Die Kanalausgédnge sind grofitenteils
noch frei oder maximal verkleinert. Interessant sind ebenfalls die Aufnahmen am Eingang der
Reformierungskanile, siehe Abbildung [70] rechts. Hier hat sich vor den Kanéilen eine porése
Schicht aufgebaut, die gemafl nasschemischer Analyse (siehe oben) Eisen, Nickel und nicht

losbaren Rufl enthilt.
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Ausgang der Verbrennungskanile

Abbildung 69: Endoskop-Aufnahme der Austrittsseite der Verbrennungspassage des System-

reaktors

Abbildung 70: Endoskop-Aufnahme: links der Austrittsseite und rechts der Eintrittsseite der

Reformierungspassage des Systemreaktors
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7 Reaktionsmodellierung

Zur Ermittlung der Parameter der verschiedenen Reaktionsgeschwindigkeitsansitze der Hexa-
dekanreformierung wurde zuniichst das Program gPROMS®© in der Version 3.0.2 von Pro-
cess Systems Entreprise Ltd. verwendet. Hierbei wurden die softwaremifiigen Standard-
einstellungen fiir die Losungsalgorithmen bei allen Optimierungen beibehalten. Anschlieffend
wurde ein Modellierungsansatz mit dem Programm DETCHEM (DETailed CHEmistry) Ver-
sion 2.1 untersucht [I17]. DETCHEM besteht aus Programmroutinen, die fiir die Model-
lierung von gasformigen reaktiven Stromungen an festen Oberflichen unter Benutzung von
Elementarreaktionsmechanismen entwickelt wurden. Das Programm wurde bereits auf den
Gebieten der katalytischen Verbrennng (siehe Ha-Verbrennung auf Palladium [I18]) sowie der
Methan-Partialoxidation auf Rhodium (siehe [119]) und der Methan-Dampfreformierung auf
Nickel in Monolithkatalysatoren und Brennstoffzellen [120] erfolgreich eingesetzt.

7.1 Modellierung unter Verwendung eines Potenzansatzes

Die Parameterbestimmung durch Verwendung eines Potenzansatzes erfolgte mit dem Pro-
gramm gPROMS®@.

7.1.1 Reaktionen, Gleichungen, Bilanzen und Randbedingungen

Da bei der Hexadekanreformierung nur sehr geringe Mengen an Kohlenwasserstofffragmen-
ten C1-Cq5 im Produktgas detektiert wurden, werden diese Reaktionen bei der Modellbil-
dung vernachléssigt. Fiir die Modellierung wurde entsprechend der Ergebnisse in Kapitel
angenommen, dass das Hexadekanmolekiil zunéchst mit Wasserdampf direkt in CO sowie

Wasserstoff umgesetzt wird, und die Riickreaktion ebenfalls zu vernachléssigen ist:

CigH3zq + 16H20 — 16CO + 33H> (19)

Parallel dazu findet die Wassergaskonvertierungsreaktion statt, durch die CO5 und weiterer
Wasserstoff entsprechend folgender Gleichung gebildet wird:

CO+ HyO = CO9 + Hy (20)

Zur Abschwéchung der Korrelation von Aktivierungsenergie/Adsorptionsenthalpie und Stof-
faktor wurde der Arrheniusansatz durch Wahl des Temperaturbezugspunktes T* bei 400°C
(673K) modifiziert:

k=Fk*. e_T(T_F) (21)

Die Geschwindigkeit der Gasmischung wurde fiir die einzelnen Messsétze auf jeweils die gleiche

Bezugstemperatur 673K bezogen. Die tatsidchliche Gasgeschwindigkeit (bei vorherrschender
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0 z L
Abbildung 71: Fiir die Parameterbestimmung verwendetes Reaktormodell

Temperatur) am Kanaleintritt wurde fiir jeden Messpunkt innerhalb des Modells berechnet

geméif:

T
u(z=0;T) =u(Messwert) - T+ (22)

Die Zunahme der Gasgeschwindigkeit aufgrund der Volumenexpansion wurde durch die Kopp-

lung iiber das Produkt Wasserstoff beriicksichtigt:

(23)

w(z;T)=u(z=0;T) - <1+pH2 (2) — pm, (z:())>

Pges (2 = 0)
Der Druckabfall ist entsprechend Kapitel vernachléssigbar.
Zur Modellierung wird fiir den Reaktor ein Stromungsrohr (siche Abbildung mit der
Lénge L verwendet, welches entlang der z-Achse in Volumenelemente unterteilt wird, um den
Reaktionsfortschritt verfolgen zu kénnen.

Zur Bilanzierung des Kanals wurde die Differentialgleichung des Strémungsrohrs unter der
Voraussetzung stationdren Betriebs herangezogen:

d(Clﬂ) dQCZ'
OZ—dZ‘FDag;dZQ—FZJ:VZ]’FVJ (24)

Dabei wurde trotz der Annahme des Plug-Flows zur Unterstiitzung des Losungsalgorithmus
eine numerische axiale Dispersion durch Vorgabe von Dy, mit 1071%m?/s zugelassen. Der
Einfachheit halber wurde ein quasi-homogenes Modell verwendet. Dieses geht zusétzlich zur
Plug-Flow-Annahme von einer nicht vom Stofftransport beeinflussten Reaktion aus. Somit
muss nicht zwischen Katalysator- und Gasphase unterschieden werden (siche Kapitel .
Hierbei lisst sich jede beliebige Stoffmengenéinderungs- sowie Reaktionsgeschwindigkeit und
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante mit Hilfe des Faktors mpgat/V geaktor= 8,78kg/m3 auf

Katalysatormasse bezogene Werte umrechnen, so z.B.

Tvj * VReakt
= TV enktr )
MKat

Die Diskretisierung des Kanals in Flussrichtung erfolgte durch eine Unterteilung in 100 bis
500 Léngenelemente. Bei der Dampfreformierungsreaktion reichten 100 Elemente, bei der

Wassergaskonvertierungsreaktion wurden bis zu 500 Elemente fiir Konvergenz benétigt. Die
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Unabhéngigkeit der Losung von der Anzahl der Elemente wurde im Anschluss an die Para-
metersuche durch die Verdopplung der Elementzahl {iberpriift.

Die Randbedingungen fiir die Anpassung der Modellparameter waren die Vorgaben fester
Eingangsbedingungen in den Reaktor wie z.B.: Gesamtdruck, Gasgeschwindigkeit und Kon-
zentrationen. Die Konzentrationen am Reaktorausgang wurden als Messwerte mit einer Stan-
dardabweichung definiert, wodurch die Anzahl der Freiheitsgrade zur Parameterbestimmung
eingegrenzt wurde. Zur Anpassung wurde als Methode die Quadratsummenminimierung der

Konzentrationsabweichungen gewéhlt.

7.1.2 Parameterbestimmung fiir die Dampfreformierungsreaktion

Fiir die Parameterbestimmung der Dampfreformierungsreaktion (Gleichung wurden die
experimentellen Konzentrationen am Reaktorausgang auf einen Zustand vor der Wassergas-
konvertierungsreaktion zuriick gerechnet. Das heif3t, dass im Reaktorausgang detektiertes
Kohlendioxid auf Kohlenmonoxid zuriickgerechnet wurde. Entsprechend wurden die Konzen-
trationen an Wasserdampf und Wasserstoff angepasst. Da auf den Umsatz lediglich Hexa-
dekan und Wasserstoff Auswirkungen zeigten, wurden Wasser, Kohlenmonoxid und -dioxid
nicht als Einflussfaktoren im Potenzmodell beriicksichtigt. Die Vorzeichen der Ordnungen fiir
Hexadekan und Wasserstoff wurden vorgegeben. Hexadekan hat entsprechend der Ergebnisse
aus Kapitel [5] einen positiven und Wasserstoff einen negativen Exponenten.

Fiir den Reaktionsgeschwindigkeitsansatz gemaf

r=k-cg, m, (¢) e, (2) (26)
wurden die in Tabelle [14] aufgefiihrten Parameter und Standardabweichungen ermittelt. Fiir
die Parameterbestimmung wurden lediglich die Versuchsergebnisse aus Kapitel |b| ausgewéhlt,
welche mehr als 10% vom thermodynamischen Gleichgewicht entfernt sind und einen Umsatz
von mindestens 10% aufwiesen. Blieben aufgrund dieser Kriterien weniger als drei Versuchs-
punkte von einer Versuchsreihe {ibrig, wurde die gesamte Versuchsreihe nicht beriicksich-
tigt. In Abbildung sind die Paritdtsdiagramme fiir Hexadekan und fiir Wasserstoff dar-
gestellt. Leider gibt es in der Literatur keine Werte fiir die Hexadekanreformierung, um die
GroBenordnungen der ermittelten Parameter validieren zu kénnen. Lediglich Patel et al. [10§]
erwéihnen eine erfolgreiche Modellierung ihrer Versuchsergebnisse mit Hilfe des Potenzansat-
zes. Fiir hohere S/C-Verhiltnisse galt deren Modell nicht mehr. Im vorliegenden Fall konnten
aufgrund der Auswahlkriterien die Experimente mit einem hohen S/C-Verhéltnis von 8 eben-

falls fiir die Parameterbestimmung nicht verwendet werden.

7.1.3 Parameterbestimmung fiir die Wassergaskonvertierungsreaktion

Bei der Parameterbestimmung fiir die Wassergaskonvertierungsreaktion wurden mehrere Ansétze
getestet. Zunéchst wurde ein Ansatz unter Beriicksichtigung der Gleichgewichtskon-

stante untersucht:



102

7 REAKTIONSMODELLIERUNG

Parameter Wert Standardabweichung
Ea 200,47kJ /mol 1,05kJ /mol
k* 7,08 10~*mol/m3s  3,3-10~%mol/m3s
e1 0,324 1,79-1073
€ 0,727 2,93-1073

Tabelle 14: Parameter und Standardabweichungen fiir die Hexadekanreformierung nach dem

Potenzmodell

Molenbruch Hexadekan, Modell [-]
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Molenbruch Hexadekan, gemessen [-]

Abbildung 72: Paritatsdiagramm fiir Hexadekanreformierung, Modellwerte den Messwerten

gegeniibergestellt; oben fiir Wasserstoff und unten fiir Hexadekan
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Parameter Wert Standardabweichung
Ea 34,75kJ /mol 0,10kJ /mol
k* 0,74mol/m3s  3,29-10~3mol/m3s

Tabelle 15: Parameter und Standardabweichungen fiir die Wassergaskonvertierungsreaktion

mit dem Ansatz unter Beriicksichtigung der Gleichgewichtskonstante

r= kHinreaktion *CCo (Z) *CHy0 (Z) - kRﬁckr@akztion *CHy (Z) " CCOy (z) (27)
mit
o kHinreaktion
kRﬁckreaktion - T (28)
p

Fiir die Gleichgewichtskonstante wurde geméf [20] folgende Naherungsgleichung mit der Tem-

peratur T in Kelvin verwendet:

K, = o(2(2(2(0,25132—0,3665)—0,58101)+27,1337)—3,22770) (29)

7z (10:;)0) 1 (30)

Es wurden die in Tabelle aufgefiihrten Parameter und Standardabweichungen ermittelt.
Fiir die Bestimmung wurden wie zuvor die Versuchsergebnisse aus Kapitel 5| ausgewé&hlt,
welche mehr als 10% vom thermodynamischen Gleichgewicht entfernt sind. Blieben aufgrund
dieser Kriterien weniger als drei Versuchspunkte von einer Versuchsreihe iibrig, wurde die
gesamte Versuchsreihe nicht beriicksichtigt. In Abbildung [73]sind die Paritatsdiagramme fiir
Kohlenmonoxid und fiir Kohlendioxid dargestellt.

Geméif van Beurden [103] ist die Wassergaskonvertierungsreaktion schnell genug, um w#hrend
der Dampfreformierungsreaktion das Gleichgewicht zu erreichen. Somit scheint ein Ansatz
mit Gleichgewichtskonstante sinnvoll zu sein. Shido und Iwasawa [I12] ermittelten eine Ak-
tivierungsenergie der Wassergaskonvertierungsreaktion an Rh/CeO2 von 33,3kJ/mol. Dieser
Wert liegt sehr nahe an dem hier ermittelten Wert von 34,8kJ/mol. Die Paritdtsdiagramme,
Abbildung [73] zeigen jedoch fiir CO und CO4 Defizite in der Beschreibung durch das Modell.
Daher wurde fiir die Wassergaskonvertierungsreaktion auch ein reiner Potenzansatz ge-
testet. Die Exponenten der Hinreaktion wurden positiv angesetzt und jene der Riickreaktion

negativ.

r=Fk-cgo(z)- ci}‘ZO (2) - 066052 (2) - 0;126 (2) (31)
Es konnten die in Tabelle [T6] angefiihrten Parameter mit ihren Standardabweichungen ermit-

telt werden, die eine bessere Ubereinstimmung der Modellergebnisse mit den experimentellen
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Abbildung  73:
Beriicksichtigung  der

Paritdtsdiagramm  fiir =~ Wassergaskonvertierungsreaktion  unter

Gleichgewichtskonstante, Modellwerte den Messwerten

ge-
geniibergestellt; oben fiir CO und unten fiir COq

Ergebnissen, siehe Paritdtsdiagramme liefern. Allerdings ergab sich fiir Kohlendioxid ein
positiver Exponent, was physikalisch nicht sinnvoll ist. Ein anderer Parametersatz fiir dieses
Modell konnte nicht gefunden werden.

Da von Patel et al. [I08] fiir die komplette Hexadekanreformierungsreaktion sowie von Shido
und Iwasawa [112] fiir die WGS-Reaktion ein Eley-Rideal-Ansatz empfohlen wird, wurde
noch der folgende Ansatz gewahlt:

_ k- Kn,0 - cHy0 (2) - cco (2)
1+ Kn,0 - ¢Hy0 (2)

(32)

Hierbei wird der Wasserdampf absorbiert, wihrend das Kohlenmonoxid aus der Gasphase

reagieren soll. Fiir diesen Ansatz konnte ebenfalls keine sinnvolle Losung gefunden werden.

7.2 Modellierung mit Hilfe von DETCHEM

Zum Verstidndnis und zur Optimierung von heterogen katalysierten Reaktionen ist die Kennt-
nis der physikalischen und chemischen Prozesse auf molekularer Ebene erforderlich [121].
DETCHEM modelliert die chemischen Prozesse in der Gasphase und auf der Oberfliche un-

ter Beriicksichtigung der Oberflichenbedeckungsberechnung auf Basis von elementaren Re-
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Parameter Wert Standardabweichung
E4 72,88kJ /mol 1,63-10~2kJ /mol
k* 0,19mol/m3s  2,30-10"*mol /m>s
es 0,394 0,74-1074
e4 0,688 3,89-1074
es -0,255 4,20-10~*
€6 0,303 1,53-10~%

Tabelle 16: Parameter und Standardabweichungen fiir die Wassergaskonvertierungsreaktion

mit reinem Potenzansatz
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Abbildung 74: Paritdtsdiagramm fiir Wassergaskonvertierungsreaktion mit reinem Potenzan-

satz, Modellwerte den Messwerten gegeniibergestellt; oben fiir CO und unten fiir CO9
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aktionsmechanismen, siehe z.B. [117]. Es werden die Navier-Stokes-Gleichungen mit diesen
detaillierten Reaktionsmechanismen und einer Warmebilanz gekoppelt, so dass auch die Dif-
fusion der Edukte und Produkte zu und von den katalytisch aktiven Zentren der Edelmetall-

oberflache beriicksichtigt werden kénnen.

7.2.1 Reaktionen, Gleichungen, Bilanzen und Randbedingungen

Fir den Mikroreaktor wird die Gleichheit aller Kanéle angenommen und aufgrund der ge-
ringen Durchmesser eine laminare Stromung angesetzt. Damit miissen lediglich die Navier-
Stokes-Gleichungen fiir die Simulation eines Einzelkanals aufgestellt und mit der Energiehal-
tungsgleichung sowie der Massenerhaltungsgleichungen fiir die einzelnen Spezies gekoppelt
werden. Die Energieerhaltung beriicksichtigt den Warmetransport durch Konvektion sowie
Waérmeleitung in der Gasphase und den Wiarmebedarf durch chemische Reaktionen an ka-
talytischen Oberflichen und in der Gasphase. Fiir heterogene Reaktionen wird die ,Mean-
Field-N&herung* verwendet, welche besagt, dass die Adsorbate regellos auf der Oberfliche
der Katalysatorkorner verteilt sind. Somit koénnen die Belegung mit Adsorbaten durch die
Temperatur T und den Bedeckungsgrad ©; beschrieben werden, wobei diese wiederum von
der makroskopischen Position im Kanal abhéingig sind. Die Bilanzgleichungen koppeln die
Oberflachenprozesse mit dem umgebenden reaktiven Fluss [I17].

Die Reaktionsgeschwindigkeiten §; der Oberflichenreaktionen und die Reaktionsgeschwindig-

keiten der Gasphasenspezies (durch Ad- und Desorption) kénnen beschrieben werden durch:

K, Ng+Ns )
$i=> vip kg J[ (e (33)
k=1 j=1

K, ist die Anzahl der Oberflichenreaktionen inklusive Ad- und Desorption, v;, und v}, sind
die stéchiometrischen Koeffizienten der umgesetzten Molekiile und der Reaktanden, ky, ent-
spricht dem Geschwindigkeitskoeffizienten der Hinreaktion, Ny, bzw. Ny ist die Anzahl der
Gasphasenspezies bzw. der Oberflichenspezies und c; die Konzentration der Spezies, bei
adsorbierten Spezies angegeben in mol/cm?.

Da die Bindungsverhéltnisse bei der Adsorption auf der Oberfliche mit der Oberfléichenbe-
deckung aller adsorbierten Spezies variieren konnen, lautet der Ansatz fiir den Geschwindig-

keitskoeflizienten:

ke = A Tﬁk oAy - Hiy Cig %
f = Ak~ . e RT H G)Z. e RT (34)
=1

Dabei ist A der priaexponentielle Faktor, £, der Temperaturexponent und E 4 die Aktivie-
rungsenergie der Reaktion k. Die Koeflizienten ;, und ¢;, beschreiben die Abhéngigkeit des
Geschwindigkeitskoeffizienten von der Oberflichenbedeckung © der Spezies i. Fiir Adsorpti-

onsreaktionen werden auch Haftkoeflizienten verwendet. Diese werden anhand von:
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SO ["RT

ads 7

==t 35
e 7\ 21 (35)

zu konventionellen Geschwindigkeitskoeffizienten umgewandelt. S{ stellt hierbei den Haftko-
effizienten, I' die Oberflichenplatzdichte, 7 die Anzahl der von adsorbierenden Spezies beleg-
ten aktiven Zentren und M; das Molgewicht der Spezies i dar. Die Oberflichenplatzdichte ist
abhéngig vom Katalysatormaterial und kann aus der Gitterflichenkonstante ermittelt wer-
den. Fiir Rhodium wird gemif8 [I17] eine Dichte von T'g, = 2,77-10"%mol/cm? verwendet.
Weiterhin wichtig fiir das Modell ist das Verhéltnis Fut4e0 der katalytisch aktiven Oberfliche
und der geometrischen Oberfliche. Anhand der Ergebnisse der Sorptionsuntersuchungen aus
Kapitel ergibt sich im Testreaktor ein Fe44eo von 6,62 (Rhodium-Oberfliche zu geome-

trischer Kanaloberfliache).

Der Mechanismus der Hexadekanreformierung besteht aus 45 Reaktionen mit 8 Gasphasen-
spezies und 13 adsorbierten Spezies (gekennzeichnet durch (s)). Die in Tabelle darge-
stellten 44 Elementarreaktionen sind auf Basis von [I19] durch Dr. Lubow Maier fiir den
konkreten Anwendungsfall weiterentwickelt und angepasst worden. Bei allen Komponenten
aufler bei Kohlenmonoxid konnte die Abhéngigkeit der Geschwindigkeitskoeffizienten von der
Oberflichenbedeckung vernachlissigt werden. Bei CO wird diese Abhéngigkeit durch eine
Anderung der Aktivierungsenergie beriicksichtigt. E4 wird in Abhingigkeit von ©; durch
eco = £50 kJ/mol (Vorzeichen abhéngig von absorbierten CO auf der Edukt- oder Produkt-
seite) veréndert.

Zusétzlich zu den Elementarreaktionen wurde die folgende Globalreaktion fiir die Hexadekan-
adsorption aufgestellt, die den Beobachtungen aus Kapitel Abbildung [46] entspricht:

ChoHsq + 16RR (s) — 2CH; (s) + 14CHs (s) (36)

So ergibt sich mit der Hexadekankonzentration der Gasphase ccym,, flir diese Reaktion

folgender Geschwindigkeitsansatz:

r(z)= A Torf ot 9o Ty (37)
Eingangsdaten fiir die Simulation sind die Gaszusammensetzung, die mittlere Gasgeschwin-
digkeit am Reaktoreingang und die Reaktorsolltemperatur. Die Kanallinge wurde in Uber-
einstimmung mit den Experimenten mit 80mm angesetzt. Anstatt des quadratischen Quer-
schnittes wurde zur Vereinfachung ein rohrférmiger Kanal in Zylinderkoordinaten mit ei-
nem Radius von 100um angenommen. Die Konvektion ist bei laminarer Stromung parallel
zur Wand ausgerichtet, so dass unter Beriicksichtigung des ,,Boundary-Layer-Modells* eine
mogliche Diffusion in axialer Richtung vernachléssigt werden konnte. Fiir die Modellierung
wurde der Programmcode DETCHEMCHANNEL [T17] benutzt.
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Reaktion A S? E4 €CO
[mol, cm, s, K]* ] [kJ/mol] [kJ/mol]
(1) Hy +2Rh(s) — 2H (s) 0,01 0,0
(2) 2H (s) — Hy + 2Rh (s) 3,0-10% 77,8
(3) O2+2Rh(s) — 20 (s) 0,01 0,0
(4) 20 (s) — Og + 2Rh (s) 1,33-10%2 355,2
(5) CHy+ Rh(s) — CHy(s) 8,0.107% 0,0
(6) CHy(s) — CHy+ Rh(s) 2,0-10'4 25,1
(7) Hy0 + Rh (s) — Hy0 (s) 0,1 0,0
(8) Hy0 (s) — Hy0 + Rh(s) 6,0-10'2 45,0
(9) COs + Rh(s) — COx(s) 1,0-107° 0,0
(10) CO4y(s) — COy + Rh (s) 3,0-1078 21,7
(11) CO + Rh(s) — CO (s) 5,010 0,0
(12) CO(s) — CO + Rh(s) 1,0-1013 133,4 50,0
(13) H (s) +O(s) — OH (s) + Rh(s) 5,0-10%2 83,7
(14) OH (s) 4+ Rh(s) — H (s) + O (s) 3,0-10%0 37,7
(15) H (s) + OH (s) — H50 (s) + Rh (s) 3,0-10%° 33,5
(16) H2O (s) + Rh(s) — H (s) + OH (s) 5,0-10%2 106,4
(17) 20H (s) — H20 (s) + O (s) 3,0-10%! 100,8
(18) H20 (s) 4+ O (s) — 20H (s) 3,0-10% 171,8
(19) C(s)+0(s) = CO (s )+Rh (s) 5,0-10%3 97,9
(20) CO(s) + Rh(s) — C(s) + ( ) 3,7-10% 169,0 50,0
(21) CO(s) + O (s) — COz(s) + Rh(s) 1,0-1019 121,6
(22) CO4 (s) + Rh(s) — CO(s) + O (s) 5,0-10%! 115,3
(23) CO (s) + H (s) — HCO (s) + Rh (s) 5,0-10%° 108,9
(24) HCO (s) + Rh(s) — CO (s) + H (s) 3,7-10% 0,0 -50,0
(25) HCO (s) + Rh(s) — CH (s) + O (s) 8,0-10%3 59,5
(26) CH (s) + O (s) — HCO (s) + Rh (s) 3,7-10% 167,5
(27) CHy4(s) + Rh(s) — CHjz(s) + H (s) 5,5-10%° 61,0
(28) CHs(s) 4 H (s) — CHy(s) + Rh(s) 3,7-10% 51,0
(29) CHs(s) 4+ Rh(s) — CHy (s) + H (s) 3,7-10% 103,0
(30) CHy (s)+ H (s) — CHz(s) + Rh(s) 3,7-10% 44,0
(31) CHy(s)+ Rh(s) — CH (s) + H (s) 3,7-10%4 100,0
(32) CH (s)+ H (s) — CH;y (s) + Rh (s) 3,7-10% 68,0
(33) CH (s) + Rh(s) — C(s) + H (s) 3,7-10% 21,0
(34) C(s)+ H (s) — CH (s) + Rh (s) 3,7-10%! 172,8
(35) CHy(s)+ O( ) — CHjs (s) + OH (s) 1,7-10%4 80,3
(36) CHs(s) 4+ OH (s) — CHy (s) + O (s) 3,7-10% 24,3
(37) CH3(s)+ O (s) — CHy(s) + OH (s) 3,7-10% 120,3
(38) CHj(s)+ OH (s) — CH3 (s) + O (s) 3,7-10%! 15,1
(39) CHy(s) 4+ O (s) — CH (s) + OH (s) 3,7-10%4 114,5
(40) CH (s) + OH (s) — CHz(s) 4+ O (s) 3,7-10%! 36,8
(41) CH (s) + O (s) — ( )+ OH (s) 3,7-10% 30,1
(42) C(s)+ OH (s) — CH (s) + O (s) 3,7-10% 136,0
(43) CO(s) + H (s) — ( )+ OH (s) 3,7-10% 142,8
(44) C(s) + OH (s) — CO (s) + H (s) 3,7-10%° 25,5
* je nach Reaktionsordnung

Tabelle 17: Detaillierter Oberflachenreaktionsmechanismus
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Parameter Wert

A 1138 molmsK

E4g 71,0kJ/mol

B 0,2
CCy6 Has 0,495
CRh 0,900

Tabelle 18: Parameter fiir dissoziative Adsorption von Hexadekan entsprechend Gleichung
fiir das DETCHEM-Modell

7.2.2 Parameterbestimmung

Es ergaben sich die in Tabelle [18| aufgelisteten Ergebnisse der dissoziativen Hexadekansorp-
tion geméfl Gleichung Die Paritiatsdiagramme in Abbildung [75|zeigen fiir Hexadekan und
Wasserstoff fiir eine Vielzahl der Punkte gute Ubereinstimmung. Es gibt jedoch auch Punkte
die weit entfernt von der Paritiit liegen. Bei Wasser zeigt sich eine sehr gute Ubereinstimmung
der Werte. Bei Kohlenmonoxid und Kohlendioxid sind leider noch starke Streuungen zu er-
kennen. Dies weist darauf hin, dass die Wassergaskonvertierungsreaktion schlechter wiederge-
geben wird. Der direkte Vergleich von den modellierten Massenanteilen fiir CO und CO9 mit
den experimentelle Daten und dem thermodynamischen Gleichgewicht am Beispiel des Ver-
suchs mit Standardbedingungen (siehe Abbildung zeigt, dass die Abweichung zwischen
Modell und Experimenten im selben Bereich liegt, wie die Abweichung zwischen experimen-
tellen Daten und dem thermodynamischen Gleichgewicht.

Bei dem Vergleich von Umsatz und Wasserstoffausbeute der modellierten Ergebnisse mit
experimentellen Ergebnissen, wie in Abbildung [77] am Beispiel der Standardbedingungen
dargestellt, zeigt sich eine gute Ubereinstimmung beim Umsatz. Die Wasserstoffausbeute wird
bei hohen Temperaturen (600°C-700°C) zu niedrig prognostiziert. In Abbildung wurde
simuliert, wie sich die Massenanteile der einzelnen Komponenten entlang des Mikrokanals
verdndern. Da dieses Modell insgesamt die Ergebnisse der Experimente gut beschreibt, wurde
es fiir die folgenden Simulationsrechnungen und die Abschétzung der Reaktionslimitierungen
verwendet.

In Abbildung [79]ist exemplarisch die CO- und Hy-Verteilung im Reaktor dargestellt, die sich
aus der Modellierung ergibt. Hierbei ist deutlich zu erkennen, dass radial keine Konzentrati-

onsénderungen vorkommen und es sich somit im Mikrokanal um Plug-Flow handelt.
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Abbildung 75: Paritdtsdiagramm fiir Hexadekanreformierung nach DETCHEM-Modell, Mo-

dellwerte den Messwerten gegeniibergestellt: fiir Hexadekan, Wasser, Wasserstoff, CO sowie

COq
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o CO2exp — CO2 DETCHEM — CO2GGW

0.060
0.050 -
O
90.040 -
S
50030 |
o]
£0.020 |
£0.010 -

[m]

0.000 A 7 T T T T T T T T T T
400 450 500 550 600 650 700
Temperatur [°C]

o COexp —CODETCHEM —COGGW

0.06
0.05 ~
0.04
0.03 A
0.02 -

Molenbruch CO [-]

0.01 +

0.00 —_—
400 450 500 550 600 650 700
Temperatur [°C]

Abbildung 76: Vergleich der COs- und CO-Werte geméfl der Experimente, des DETCHEM-

Modells und des thermodynamischen Gleichgewichts iiber die Reaktionstemperatur
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Abbildung 77: Vergleich der Werte des Umsatzes und der Wasserstoffausbeute anhand der

Experimente und des DETCHEM-Modells bei verschiedenen Reaktionstemperaturen
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Abbildung 78: Produktgaszusammensetzung und Umsatz fiir die Hexadekanreformierung
gemif des DETCHEM-Modells bei 700°C entlang des Reaktors, Restanteil jeweils Stickstoff
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Abbildung 79: Radialer Verlauf von a) CO und b) Hy fiir die Hexadekanreformierung bei
700°C gemifl dem DETCHEM-Modell entlang des Reaktors

7.3 Modelliibertragung auf variierende Inertgasanteile und andere Parti-

aldriicke

Bei den Versuchen im Systemreaktor musste fiir eine konstante Verdampfung von Hexadekan
der Inertgasstrom von 1,51 /min auf 0,515 /min gesenkt werden. Die damit verbundene Varia-
tion des Inertgasanteils kann nun anhand des Modells auf deren Auswirkungen untersucht
werden. Dafiir wurde in einer Simulation der Inertgasstrom von 1,51y /min auf Oly/min in
0,515 /min-Schritten gesenkt und die jeweiligen Umsétze und Wasserstoffausbeuten bei Tem-
peraturen zwischen 400°C und 800°C ermittelt.

In Abbildung wird ersichtlich, dass bei Temperaturen ab 750°C der Einfluss des Inert-
gasanteils auf den Umsatz und die Wasserstoffausbeute aus Gleichgewichtsgriinden marginal
wird. Somit sind Versuche mit dem Systemreaktor bei 0,515 /min Stickstoff denen mit dem
Testreaktor bei den Standardbedingungen direkt vergleichbar.

Im Kapitel [4f wurde auch fiir das Rh/CeOq-Katalysatorsystem anhand der experimentell
ermittelten Turnover Frequencies bei 700°C die Vermutung aufgestellt, dass das Katalysa-
torsystem bei unverzweigten Alkanen zur Abspaltung einer C-Einheit pro aktivem Zentrum
immer die gleiche Zeit bendtigt. Die TOF-Werte fiir Methan, Propan und Hexadekan liegt
bei etwa 5 molC/molRhj4;,8, siehe Abbildung@ auf Seite Allerdings wurden zur Einstel-
lung gleicher S/C-Verhéltnisse unterschiedliche Molstrome an Kohlenwasserstoffen und somit
unterschiedliche Partialdriicke fiir die Kohlenwasserstoffe eingestellt. Um eine Verfilschung

der TOF-Werte durch den Einfluss unterschiedlicher Partialdriicke wie in [I05] angesprochen,
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Abbildung 80: Vergleich der Werte des Umsatzes und der Wasserstoffausbeute anhand
DETCHEM-Modells bei verschiedenen Inertgasstromen und Reaktionstemperaturen

auszuschliefen, wurde an dieser Stelle ebenfalls eine Simulation durchgefiihrt.

Dazu wurden im Modell die Eingangsdaten fiir Methan, Propan und Hexadekan mit je einem
Partialdruck von 0,0079bar (entsprechend einem Volumenanteil von 0,78vol%) mit den ent-
sprechenden Wasserdampfanteilen zur Einstellung eines S/C-Verhiltnisses von 4 vorgegeben
und der Inertgasanteile so angepasst, dass sich bei jeweils 700°C ein Gesamtvolumenstrom
von 11 /min entsprechend einer Verweilzeit 7 von 75ms ergab. Aus den simulierten Ausgangs-
daten konnte die Menge an zersetztem Kohlenwasserstoff bestimmt werden und mit Hilfe der
experimentell bestimmten aktiven Rh-Zentren die Turnover Frequency in molC/molRhgy;,s
berechnet werden. Dabei ist in der Berechnung zu beriicksichtigen, dass ein Methanmolekiil
im Modell nur ein Rh-Zentrum beansprucht, wihrend ein Propanmolekiil bzw. Hexadekan-
molekiil drei bzw. 16 Rh-Zentren zur Sorption benétigt. In Abbildung sind sowohl die
aus der Simulation ermittelten TOF-Werte als auch die experimentell bestimmten Werte
iiber dem Kehrwert der C-Anteile im Molekiil aufgetragen. Der prognostizierte Mittelwert ist
bei 4,13 £ 0,21molC/molRh g8 was nur 8% unter dem mittleren experimentellen Wert von

4,49molC/molRh;,s liegt. Die TOF-Werte sind in der Simulation ebenfalls unabhingig von
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der Molekiillinge. Aufgrund dieses Ergebnisses kann eine Verfilschung der unterschiedlichen

Partialdriicke in den Experimenten auf die TOF ausgeschlossen werden.
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Abbildung 81: Vergleich Experiment und DETCHEM-Simulation: Turnover Frequency jedes

einzelnen C-Atoms im Brennstoff in Abhéngigkeit des Kehrwertes der C-Atome im Brennstoff

7.4 Einfliisse des Verweilzeitverhaltens sowie von Stoff- und Warmetransport

Zuniichst soll die Modellannahme eines Plug-Flow fiir die Modellierung mit gPROMS®© an-
hand der Bodenstein-Zahl Bo iiberpriift werden. Diese stellt das Verhéltnis aus Verweilzeit
und Zeitkonstante der radialen Diffusion im Rohrreaktor dar und beschreibt das Verweilzeit-
verhalten. Liegt der Wert der Bodenstein-Zahl iiber 50, entspricht das Verweilzeitverhalten
annihernd der eines idealen Stréomungsrohres (Plug-Flow). Die Bodensteinzahl kann bei la-
minarer Stromung und damit iiberwiegend diffusivem radialen Stofftransport nach folgender

Gleichung berechnet werden:

(38)

wobei L der Lange des Mikrokanals, Dy;,i,» dem bindrem Diffusionskoeffizienten, w die iiber
den Rohrquerschnitt gemittelten Stromungsgeschwindigkeit im Kanal und d g 45,4 dem Durch-
messer eines Mikrokanals entspricht. Der binére Diffusionskoeffizient kann geméf [8] [122] aus
der Chapman-Enskog-Beziehung von Hirschfelder et al. [123] zu etwa 10% genau ermittelt

werden:

Dpinir12 = 0,0018583 -

39
Dges - 0'%2912 ( )

Hierbei wird der binire Diffusionskoeffizient fiir Gas 1 in Gas 2 in m?/s errechnet. Mit der

Temperatur in K, den Molgewichten M; in g/mol, dem Druck in 10°Pa, sowie der Kraftkon-
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stante der Funktion fiir das Lennard-Jones-Potenzial ¢;;, in 1071%m und dem dimensionslosen
Kollisionsintegral. Dieser Diffusionskoeffizient kann bei 400°C fiir Wasser in Stickstoff mit
8,32:107°m? /s und fiir Hexadekan in Stickstoff mit 1,93-10~5m? /s abgeschiitzt werden. Hier-
mit ergibt sich nun eine minimale Bodensteinzahl von 3800, welche um zwei Gréfenordnungen
iiber dem Grenzwert von 50 liegt und somit die Annahme eines Plug-Flow-Reaktors berechtigt
ist.

Zum Ausschluss des Einflusses des Stofftransports in der Grenzschicht aufgrund von
Filmdiffusionslimitierung wird in [72] das modifizierte Mears-Kriterium genannt, wobei das
Originalkriterium in [124] zu finden ist. Mit dem modifizierten Kriterium wird die maximal
zuldissige Kanalweite dqz kanal berechnet unterhalb derer noch keine duflere Stofftransport-

limitierung (Filmdiffusion) auftritt:

Dbinéir,lQ " Cein,Cr6H3a
TVeff * Smax,Schicht

dma;t,Kanal ~ O, 1. (40)

Dabei geht die Eingangskonzentration des Hexadekans Cein cyoms, in mol/m?, die effektiv
gemessene Reaktionsgeschwindigkeit rycs¢ in mol/ m3s und die maximal gemessene Kataly-
satorsystemschichtdicke sp,qz schicht im Testreaktor in m ein. Aus den experimentellen Daten
ergibt sich ein maximal zuléssiger Kanaldurchmesser von 4,28cm, wéihrend der reale Kanal-
durchmesser mit 200pum vier Groflenordnungen darunter liegt. Dementsprechend kann jegliche
Stofftransportlimitierung in der Grenzschicht ausgeschlossen werden.

Der Einfluss des Stofftransports in der Katalysatorschicht auf die Reaktion kann
durch Abschitzung der Porendiffusionslimitierung anhand des modifizierten Weisz-Prater-
Kriteriums [125] [72] abgeschétzt werden. Unter der Annahme einer irreversiblen Reaktion
n-ter Ordnung und eines gegen eins strebenden Weisz-Moduls wird anhand dieses Kriteriums

eine maximal zuléssige Katalysatorschichtdicke (inklusive Trégerschicht) ermittelt:

Smaz,Schicht ~ 0,3 - \/ Depy * Cein CroHas (41)
TVeff

Hierbei handelt es sich bei D.yy um den effektiven Diffusionskoeffizienten, bei dem geméf

[122] die Knudsen-Diffusion [126] beriicksichtigt werden muss, da der Porendurchmesser in der

CeO2-Schicht bei etwa 8nm liegt und ein Druck von 1 bar herrscht. Der effektive Diffusionsko-

effizient setzt sich dementsprechend aus dem binéren Dy iy, 12 und dem der Knudsen-Diffusion

D knudsen zusammen:

€ —

Defs = f - D, (42)
mit

S S
Dz’ Dbindr,lQ DKnudsen

(43)

Der Knudsen-Diffusionskoeffizient in einer zylindrischen Pore lédsst sich anhand der kineti-

schen Gastheorie abschéatzen:
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€, d /18- R-T
Dnusen: P 44
Konud T3 - M; (44)

Dabei ist €, die Porositdt, d, der Porendurchmesser, 7 die Tortuositét. Die Porositéit liegt

zwischen 0,2 und 0,7 [122] und betrégt 0,409 gemaf [§] in Keramiken mit Mikroporen (kleiner

10nm). Die Tortuositit betrigt geméf [122] zwischen 3 und 4. Hier wird ein Wert von 3 ver-

wendet. Damit ergibt sich im Worst-Case-Szenario ein minimaler Knudsen-Diffusionskoeffizient
von 2,88-10~8m? /s fiir Hexadekan bei 400°C und eine maximale Schichtdicke von Smag,Schicht

8,6um, die iiber der maximal gemessen Schichtdicke von 3um liegt. Somit kann ein Ein-

fluss des Stofftransports in der Katalysatorschicht aufgrund von Porendiffusionslimitierung

ausgeschlossen werden.

Zum Abschluss soll noch der Einfluss des Wirmetransports durch die Katalysa-

torschichtdicke aufgrund von Wirmetransportwiderstdnden untersucht werden. Hier ldsst

sich analog eine maximal zulassige Katalysatorschichtdicke anhand des Anderson-Kriteriums

[127, [72] berechnen:

R-T g+ T
Ey  |AHR|-rvesy

Smax,Schicht ~ \/07 15 - (45)

Hierbei ist E4 die Aktivierungsenergie, die anhand des Modells ermittelt wurde, s der
Wirmeleitfahigkeitskoeffizient der Schicht und |A Hg| die Reaktionsenthalpie. As wird anhand
des Wirmeleitfihigkeitskoeffizienten von Ceroxid (1W/mK gemé&s8 [128]) und der Schichtporo-
sitédt abgeschitzt. Damit ergibt sich eine maximal zuléssige Schichtdicke von 2,1mm, die drei
Groflenordnungen iiber der maximal gemessenen Schichtdicke im Mikrometerbereich liegt.
Somit kann ein Einfluss des Warmetransports in der Katalysatorschicht aufgrund zu hoher

Waérmetransportwiderstéinde ausgeschlossen werden.

7.5 Zusammenfassung

Mit DETCHEM konnte ein Modell aufgestellt werden, dass den Umsatz und den Trend
der Wasserstoffausbeute ausreichend gut vorhersagt. Mit diesem Modell konnte ein Einfluss
der Inertgasanteile auf die Reformierungsreaktion bei hohen Temperaturen ausgeschlossen
werden. Ferner konnte die Unabhéingigkeit der TOF in molC/molRhy;,s von der Kettenlénge
bei Alkanen verifiziert werden. Die unterschiedlichen Partialdriicke bei der Reformierung
unterschiedlicher Kohlenwasserstoffe verfilschte nicht die Bestimmung dieser TOF.

Anhand von Kriterien aus der Literatur konnte weiterhin die Annahme eines idealen Stromungs-
rohres fiir den untersuchten Mikroreaktor bestéitigt werden. Jegliche Einfliisse von Stoff- oder

Waérmetransportlimitierung konnten ausgeschlossen werden.
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8 Vergleich von Modellsubstanz, -gemisch und Diesel

In den vorausgegangenen Kapiteln wurde stets die Ubertragbarkeit der Versuche mit He-
xadekan auf konventionellen Diesel vorausgesetzt. Inwieweit diese Annahme zutrifft, wird in
diesem folgenden Kapitel iiberpriift. Zur Validierung wurde das Reformierungsverhalten eines
komplexeren Modellgemischs nach [99] [100] ebenso wie jenes von Aral Ultimate Diesel (parti-
ell synthetischer Diesel) und konventionellem Diesel untersucht. Diese als Ausgangsstoffe fiir
die Reformierung verwendeten Substanzen weisen sehr unterschiedliche Zusammensetzungen
und chemische Charakteristika auf.

n-Hexadekan hat sowohl unter den Alkanen als auch insgesamt den mengenméflig grofiten
Anteil als reine Substanz in konventionellem Diesel [I00] und ist fiir die Untersuchung der
Reformierung von hoheren Kohlenwasserstoffen als Substanz weit verbreitet (siehe Kapitel
[2.4.1). Da sich Diesel aus 72% Paraffinen, 5% Polyzyklischen Aromaten und 23% Aroma-
ten zusammensetzt, besteht das von Peters [99] vorgeschlagene Modellgemisch zu 70Ma%
aus Hexadekan (Alkan), 5Ma% a-Methylnaphtalin (Polyzyklische aromatische Verbindung),
10Ma%Methycyclohexan (ringformige geséttigte Verbindung), 14Ma% 1-Methyl-3-Propyl-
benzol (aromatische Verbindung) und 1% 1-Penten (Alken). Wegen der geringen Verfiigbarkeit
wurden in Ubereinstimmung mit [I00] anstatt des 1-Methyl-3-Propylbenzols 15Ma% Xylol
fir die folgenden Untersuchungen verwendet. 1-Penten wurde wegen seines sehr niedrigen
Siedepunktes (31°C) und den sich damit ergebenden Anlagenseitigen Schwierigkeiten nicht
beriicksichtigt.

Synthetische Kraftstoffe, die mittels Gas-To-Liquid-Verfahren aus Erdgas (z.B. anhand des
Fischer-Tropsch-Verfahrens) hergestellt werden, bestehen zu 99,8 Vol% aus Alkanen. Der teil-
weise synthetische Kraftstoff Aral Ultimate Diesel wurde bereits von Pors fiir die autotherme
Reformierung verwendet [25]. Dabei zeigte sich, dass die Siedeverldufe von zwei konventio-
nellen Dieselarten und dem Ultimate Diesel nahe beieinander liegen, wobei Ultimate Diesel
zu etwas niedrigeren Siedetemperaturen tendiert. Bei allen drei Stoffen waren bei etwa 320°C
60% des Volumens verdampft. Unterschiede zeigten sich bei dem Destillationsriickstand: Bei
Diesel liegt dessen Anteil zwischen 4,5 und 7,5Vol% wihrend er bei Ultimate Diesel lediglich
bei etwa 1Vol% liegt. Eine Untersuchung des Shell-Aquivalents VPower Diesel zu Aral Ulti-
mate Diesel in derselben Studie [25] zeigte, dass VPower Diesel in Bezug auf Verdampfung,
Aromaten- und Schwefelgehalt eher dem konventionellen Diesel entspricht. Fiir Aral Ulti-
mate Diesel wurde eine Zusammensetzung von 86Ma% Alkanen, 13,4Ma% Monoaromaten,
0,5Ma% Diaromaten, 0,1Ma% Triaromaten und polyzyklische aromatische Kohlenwasserstof-
fe (PAK) sowie weniger als 1ppm Schwefel sowie bei 30°C eine Dichte von 822kg/m? gemessen
[25]. Natiirlich unterliegt auch der Aral Ultimate Diesel Schwankungen. Die Tendenz zu wenig
Aromaten und einem sehr geringen Schwefelgehalt sollte jedoch auch bei der hier verwendeten
Probe vom 08.01.2008 gegeben sein.

Der zum Vergleich verwendete konventionelle Dieselkraftstoff (Winterware) von der MiRO
Mineraloelraffinerie Oberrhein GmbH und Co. KG vom 15.01.2008 entspricht den Vorgaben
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der DIN EN 590 (siche Tabelle[7)), auf Seite[52] Sein maximaler Schwefelgehalt betrigt 10ppm
und sein Siedebereich liegt zwischen 180 und 355°C [129].

8.1 Reformierung des Modellgemischs

Die Reformierung des Modelldiesels wurde im Testreaktor bei den bislang {iblichen Standard-
bedingungen (700°C, S/C-Verhiltnis 4, Verweilzeit 75ms bzw. GHSV 48.000h~!) untersucht.
Die Ergebnisse sind in Tabelle |19] dargestellt. Hierbei wurde der Umsatz berechnet unter der
Annahme, dass die Produktgase lediglich aus Hexadekan entstanden wéren. Die entstandenen
Peaks im Chromatogramm des Reformats wurden aufgrund ihrer Retentionszeiten den bis
dato kalibrierten Substanzen zugeordnet (Abbildung . Eine Uberpriifung z.B. mit einem
Masssenspektrometer wurde nicht durchgefiihrt. Aufgrund dieser sehr einfachen Zuordnung
konnten die Massenbilanzen beziiglich des Kohlenstoffs nur mit einer Abweichung von +10%
und bei Wasserstoff mit 3% Abweichung geschlossen werden. Die Zielprodukte Ho, CO und
CO2 entstanden nur in geringen Mengen.

Aufgrund des im Versuchsverlauf sinkenden Wasserstoffgehalts im Produktgas wurde nach
einer Regeneration des Katalysators bei 800°C die Reformierung des Modelldiesels bei 750°C
untersucht. Dabei konnte nur ein etwas hoherer Ho-Gehalt im Reformat erreicht werden (sie-
he Tabelle [19). Die Deaktivierung des Katalysators stellte sich bereits bei der zweiten GC-
Probe als massiv heraus. Durch eine anschliefende Regeneration bei 800°C konnte jedoch
erneut die vollstdndige Hexadekanumsetzung durch Reformierung bei Standardbedingungen
erreicht werden. So konnte gezeigt werden, dass die Deaktivierung des Katalysators beim
Betrieb mit Modelldiesel zwar sehr gravierend aber immerhin reversibel ist. Dass bei der
Reformierung des Modelldiesels das enthaltene Hexadekan nicht im {iblichen Mafle umge-
setzt wurde, ldsst vermuten, dass die aktiven Zentren durch mindestens eine Substanz des

Modelldiesels blockiert werden.
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700°C 700°C 700°C 750°C 750°C
1 2 3 1 2

Xco16 (%] 38 31 31 73 72
Reformat:

Hs [Vol%]| 2,4 0,6 0,6 2,8 1,5
CcO [Vol%]| 0,3 0,0 0,0 0,5 0
CO9 [Vol%]| 0,5 0,2 0,2 0,4 0,3
CH4 [Vol%]| 0,1 0,1 0,1 0,6 0,6
Alkane grofer C; [Vol%]| 04 05 0,55 1,0 1,0
unzersetzte

Edukte [Vol%]| 0,45 0,48 0,49 0,56 0,58
anteilig (%] 58 61 63 59 62

Rest HoO und Ny, sowie Benzol in Spuren

Tabelle 19: Ergebnisse der Modelldieselreformierung im Testreaktor bei einem S/C-Verhéltnis
von 4 und einer Verweilzeit von 75ms (bei 700°C) sowie 72ms (bei 750°C)
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Abbildung 82: FID-Chromatogramme des Eduktgases (oben) und des Reformats (unten) aus
Modelldiesel bei 750°C
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Abbildung 83: FID-Chromatogramme des Edukts und des Reformats von Aral Ultimate Die-

sel

8.2 Reformierung von Aral Ultimate Diesel

Das Reformierungsverhalten von Aral Ultimate Diesel konnte aufgrund geringer Deaktivie-
rung im Rahmen eines Langzeitversuches (Dauer knapp 12h) bei den Standardbedingungen
(700°C, je 0,51y /min Wasserdampf und Stickstoff sowie etwa 100ul/min fliissiger Ultima-
te Dieselkraftstoff) untersucht werden, siehe Abbildung [83 und Ein Vergleich der FID-
Chromatogramme fiir Edukt und Reformat, welche lediglich Kohlenwasserstoffanteile zeigen,
verdeutlicht den im Gegensatz zu dem Modelldiesel wesentlich héheren Umsatz. Ermittelt
man in Analogie zu dem in der Umwelttechnik bekannten Mineraltlkohlenwasserstoff-Index
die Chromatogrammpeakfliche ab der Retentionszeit fiir Dekan, ergibt sich fiir das Edukt
eine Flidche von 500.000 Einheiten und fiir das Reformat 180.000 Einheiten. Dies entspricht
einem umgesetzten Anteil von etwa 65%. Bezieht man sich jedoch lediglich auf den Hexa-
dekananteil, so ldsst sich hierfiir der Umsatz direkt bestimmen, wie in Abbildung links
dargestellt. Rechts daneben sind die Produktgasanteile des Reformats im Versuchsverlauf
dargestellt. Der Katalysator zeigt beim Hexadekanumsatz keinerlei Anzeichen von Deakti-

vierung, lediglich im Reformat sinkt der Wasserstoffgehalt von anfinglich 36% auf 31%. Im
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e

IS
o

100

% JM

80 A
70 4

(5] o (5]
L

!
o
=3
=
= 60 T2
\ -
25 50 c 20
< i
40 - © 15 -
30 4 €
S 10 4
20 1 .,.9 .
U 5 S e ——— ——6—6—5 % %
10 + x
0 . . . . . 0 - - - : :
0.00 2.00 4.00 6.00 8.00 10.00 12.00 0.00 2.00 4.00 6.00 8.00 10.00  12.00
Zeit [h] Zeit [h]

Abbildung 84: Aral Ultimate Dieselreformierung bei 700°C, links: Umsatz an Hexadekan,

rechts: Produktgaszusammensetzung, Rest HoO und No
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800°C 800°C 750°C 750°C 700°C 700°C
1 2 1 2 1 2

Xc16 (%] 91 94 96 97 96 100

Reformat:

H, [Vol%]| 24,7 253 26,3 26,1 23,1 257

CcO [Vol%|| 4,2 4.1 4,2 4,3 4,0 4,1

CO9 [Vol%]| 5,6 5,6 5,6 5,6 6,0 5,8

CH4 [Vol%]| 0,02 0,02 0,03 0,04 0,05 0,09
[Vol%]

Alkane grofier Cq 0,26 0,13 0,08 0,02 0,04 0,00
Rest HoO und Ny, keine Spuren an Benzol

Tabelle 20: Ergebnisse der Normaldieselreformierung im Testreaktor bei 800°C, 750°C und
700°C

Versuchsdurchschnitt besteht das Reformatgas aus 32,7Vol% Ha, 6,1Vol% CO, 6,3Vol% COa,
0,3Vol% CHy, 0,1Vol% Alkanen groier C; sowie 13,9Vol% HoO und 40,5Vol% Ns. Stickstoff-
und wasserfrei betréigt der Wasserstoffgehalt im Reformat iiber 70Vol%.

Da weder die genaue Zusammensetzung der Edukte noch des Reformats bekannt sind, 1édsst
sich leider keine Massenbilanz fiir Kohlenstoff und/oder Wasserstoff aufstellen, welche ggf.
einen Hinweis auf Rufibildung liefern wiirde. Im Verlauf dieses Versuches iiber einige Stunden
konnte aufgrund der Messwerte keine gravierende Deaktivierung beobachtet werden, jedoch
war ein leichter Druckverlustanstieg des Reaktors festzustellen, so dass eine regelméfliige Re-

generation des Katalysators in Luft angebracht erscheint.

8.3 Reformierung des Normaldiesels

Die Untersuchung des Normaldiesels wurde wegen zu erwartender geringer Umsétze bei
einer Reaktortemperatur von 800°C begonnen, wobei geméifl den Standardbedingungen je
0,515 /min Wasserdampf und Stickstoff sowie etwa 100ul/min fliissiger Normaldiesel dosiert
wurden. Die Reformierungsergebnisse sind in Tabelle und Abbildung dargestellt. Es
zeigte sich, dass bei der Dieselreformierung ein relativ hoher Wasserstoffgehalt im Produkt-
gas erreicht werden kann und dieser auch bei Absenken der Temperatur auf 750°C und 700°C
beibehalten wird. Die Ermittlung der Chromatogrammpeakflichen in Analogie zum MKW-
Index ergab bei 800°C eine Reduktion um etwa 53%. Der in Tabelle 20| angegebene Umsatz
beruht wieder auf der Annahme, dass sdmtliche Produktgase aus Hexadekan entstanden
wiren und betrigt 91-100%. Im Rahmen dieser 6 hintereinander durchgefiihrten Messungen
lasst sich anhand der Werte noch keinerlei Deaktivierung des Katalysators erkennen, obwohl
eine regelméBige Regeneration mit Luft zur Vorbeugung angebracht erscheint, da wie im Falle

des synthetischen Diesels ein Anstieg des Druckverlusts iiber den Reaktor beobachtet wurde.
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Abbildung 85: FID-Chromatogramme des Edukts (schwarz) und des Reformats (grau) von

Normaldiesel

8.4 Zusammenfassung

Die Untersuchung der Reformierung unterschiedlicher Dieselsubstanzen im Vergleich zu Hexa-
dekan zeigt, dass Aral Ultimate Diesel und Normaldiesel ein #hnlich gutes Reformierungsver-
halten aufweisen, so dass hohe Wasserstoffgehalte im Produktgas von iiber 70Vol% (wasser-
und stickstofffrei) erreicht werden konnen. Im Rahmen der Versuchsdauer zeigte sich bei
diesen beiden Kraftstoffen auch keine Neigung zur Katalysatordeaktivierung. Im Gegensatz
dazu lie sich das Modellgemisch nur sehr schlecht reformieren und auch das in diesem Ge-
misch enthaltene Hexadekan wurde nicht zu den Zielprodukten umgesetzt. Angenommen
wird hierbei ein Blockieren der aktiven Zentren des Katalysators zum Beispiel durch die
schwer umzusetzende Substanz Methylnaphtalin. Gemé&f der Literatur [35], 107, 130] fithren
Naphtaline im Brennstoff zu einer starken Abnahme des Reformierungsumsatzes, wobei sie
schlechter zu reformieren seien als Benzol oder Toluol. Zur Bestétigung diesesr Annahme wire

ein Kontrollversuch mit dem Modellgemisch jedoch ohne Methylnaphtalin von Interesse.

Durch die Ermittlung eines ,,Hexadekanumsatzes“ im jeweiligen Brennstoffgemisch wird ein
anndhernd quantitativer Vergleich des Reformierungsverhaltens der verschiedenen Brenn-
stoffe dieses Kapitels miteinander moglich. Hexadekan war bei allen Gemischen als eindeutig
identifizierbarer Peak im Chromatogramm sichtbar. Es stellte sich heraus, dass beim Mo-
dellgemisch Hexadekan lediglich zu 33% umgesetzt wurde, wihrend es bei Aral Ultimate
Diesel zu 93% und bei Normaldiesel sogar zu 98% (jeweils bei 700°C) umgesetzt wurde.
Im Vergleich hierzu wurde bei der Reformierung von reinem Hexadekan bei 700°C 100%
Umsatz erreicht. Dementsprechend lassen sich die ermittelten Betriebsbedingungen und das
Reformierungsverhalten von Hexadekan sehr gut auf die Dieselkraftstoffe iibertragen und
erleichtern die Auslegung eines Dieselreformersystems auf Basis der Ergebnisse der Hexa-
dekanreformierung. Im Hinblick auf die Betriebsdauer sollte fiir Dieselkraftstoffe auf jeden
Fall ein hoheres Regenerationsintervall gewihlt werden. Wenn man sich iiberlegt, dass zur
Erzeugung eines grofleren Wasserstoffstroms eine groflere Reaktoreinheit nétig wird, dann

wiirde diese eher modular aufgebaut sein. Geht man von vier Reaktormodulen aus, dann
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werden im Teillastbetrieb vielleicht nur drei von vier Modulen betrieben und dann kénnte
in diesem Zeitraum ein Modul nach dem anderen regeneriert werden. Bei Hexadekan ist von
einem Betrieb ohne Regeneration von 100 Stunden und einer maximalen Regenerationszeit
von einer Stunde, also einer Ausfallzeit von 1%, auszugehen. Bei Dieselkraftstoff sollte man
diesen Wert schétzungsweise verdrei- oder vervierfachen.

Der im Normaldiesel enthaltene Schwefelgehalt von 10ppm scheint, soweit dies mit den Er-
gebnissen beurteilbar ist, keinen Einfluss auf die Reformierung an Rh/CeOg2 zu haben.

Pors et al. [25, [42] fithrten Versuche zur autothermen Reformierung mit Aral Ultimate Diesel
an einem kommerziellen Katalysator der Firma Umicore konnte Pors mit iiber 1000 Betriebs-
stunden durch. Dabei konnte eine Abnahme des Wasserstoffgehalts von 36 Vol% im trockenen
Reformat aufn 33Vol% festgestellt werden. Die Summe aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff
blieb dort iiber die gesamte Versuchsdauer konstant, so dass lediglich die Shift-Aktivitéit des
Katalysators leicht abnahm.

Mit Hilfe des Rh/CeOq-Katalysatorsystems konnte im Rahmen der vorliegenden Arbeit Was-
serstoff mittels Dampfreformierung ohne weitere Sauerstoffzugabe erfolgreich in Mikrokanélen
erzeugt werden. Dabei ergibt sich eine hohere Wasserstoffausbeute und prozessbedingt ein we-
sentlich hoherer Wasserstoffgehalt (hier iiber 70Vol%, gemessen im trockenen Reformat unter
Abzug des Trigergasgehaltes). Bei Pors wurden mit autothermer Reformierung von Aral Ul-
timate Diesel Umsitze von iiber 99% anhand der chemischen Analyse des Gases und des kon-
densierten Wassers gemessen, wobei im Wasser lediglich Kohlenwasserstoff-Konzentrationen
im ppm-Bereich festgestellt wurden. Hingegen wurde bei den vorliegenden Dampfreformie-
rungsversuchen das feuchte Gas analysiert. Dabei waren noch betréichtliche Mengen an Die-
selriickstdnden zu beobachten, sieche Abbildung[83] Fiir die Kopplung eines solchen Reformers
mit einer PEFC-Brennstoffzelle miissten diese Riickstéinde in einer Kiihlfalle vollstdndig abge-
trennt werden. Eine andere Moglichkeit zur Erhéhung des Dieselumsatzes wire das Anheben
der Reaktortemperatur. Ein direkter Vergleich der Wasserstoffausbeuten und Turnover Fre-
quencies fiir Literaturwerte der autothermen Reformierung und den hier erzielten Ergebnissen

iiber Dampfreformierung ist leider im Rahmen der Datenlage nicht moglich.
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9 Konzeption einer Auxiliary Power Unit

Zuerst erfolgt in diesem Kapitel eine Zusammenstellung der Leistungsdaten des Test- und
des Systemreaktors. Dann folgt die Auslegung eines Reformersystems fiir eine 5kWe Auxili-
ary Power Unit zur Bordstromerzeugung eines Dieselfahrzeugs basierend auf den Reformie-
rungsergebnissen mit Hexadekan. Diese beinhaltet Uberlegungen zur internen und externen
thermischen Integration, zur Reformatreinigung und zur Werkstoffwahl. Daraus lassen sich
anhand von Annahmen fiir die Wassergaskonvertierungsreaktion, Selektive Oxidation und fiir

die Brennstoffzelle Stoffstrome, Wirkungsgrade u.i. des APU-Systems ermitteln.

9.1 Leistungsdaten der untersuchten Reformerreaktoren

Beim Betrieb des Testreaktors mit 700°C, einem S/C-Verhéltnis von 4 und 100u1/min He-
xadekan wurde ein Wasserstoffstrom von 320mly /min erzeugt, was einer thermischen Leis-
tung von 57Wy;, entspricht und in einer Brennstoffzelle mit einem Wirkungsgrad von 50% zu
29W, umgesetzt werden konnte. Als Leistungsdichten ergeben sich somit etwa 160Wyy, /1 bzw.
23Wy, /kg. Bei einer Katalysatormenge von 40mg Rhodium (auf 240mg Ceroxid) entspricht
dies einer Katalysatorproduktivitat von 43,5kgHo /kgprph.

Beim Beheizen des Systemreaktors durch katalytische Verbrennung mit 2,61y g, /min und
einer Luftzahl A von 1,6 ergibt sich eine Reaktortemperatur von 740°C bei der Reformierung
von etwa 300ul/min Hexadekan bei einem S/C-Verhéltnis von 4. Hierbei entsteht ein Was-
serstoffstrom aus der Reformerpassage von 660mly/min und 120Wy,. Dies entspricht einer
Leistungsdichte von etwa 230Wy, /1 bzw. 58 Wy, /kg. Bezogen auf das reine Reaktorvolumen
ergibt sich eine Leistungsdichte von 3,11kW,,, /1. Die Verbrennungspassage erreicht eine Leis-
tungsdichte von 0,2kWy, /cm?® (entsprechend 200kWy;, /1). Der Systemreaktor enthilt in der
Reformerpassage 205mg Rhodium (auf 570mg Ceroxid), womit sich eine Katalysatorproduk-
tivitdt von 17,3kgHs /kgrph ergibt.

Vergleicht man die beiden experimentell getesteten Reaktoren stellt man fest, dass der Sys-
temreaktor hohere Leistungsdichten aufweist jedoch eine wesentlich niedrigere Katalysator-
produktivitdt (weniger als die Héilfte) hat. Der Systemreaktor wurde so konzipiert, dass er
in der Reformerpassage die vierfache geometrische Kanaloberfliche aufweist. Da die Folien
im bereits verschweifften Zustand beschichtet wurden, konnte nicht die vierfache Menge an
Ceroxid in den Kanilen aufgetragen werden, sondern nur die 2,4fache Menge. Die sich erge-
bende fiir die Reaktion zur Verfiigung stehende BET-Oberfléiche ist somit nicht viermal so
grof} ist im Testreaktor. Damit ist zu erwarten, dass die Rhodiumdispersion im Systemreaktor
kleiner ist als im Testreaktor. Der beobachtete Scale-up-Effekt ist folglich durch die Unter-
schiede in der Beschichtungstechnik begriindet. Dies konnte zum Beispiel durch mehrfache

Wiederholung der Beschichtung der Mikrokanéle mit CeOs in Zukunft vermieden werden.
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Abbildung 86: Schema eines Diesel-PEFC-Systems

9.2 Reformierungs- und Gesamtsystem mit Brennstoffzellen fiir eine mo-
bile APU

Bei der Kopplung des Reformers mit der Brennstoffzelle ist der Brennstoffzellentyp zu beach-
ten, da z.B. Kohlenmonoxid fiir die PEFC ein Gift fiir die SOFC jedoch ein Brenngas darstellt
(siehe Tabelle [2[ Seite . Somit ist fiir ein PEFC-System noch eine mehrstufige Reformat-
reinigung zu beriicksichtigen. Ferner ist bei der Konzeption solcher Systeme zu iiberlegen,
wie man sie wéarmetechnisch moglichst optimal integrieren kann, da die Minimierung von
Wiérmeverlusten fiir den Wirkungsgrad des Systems von entscheidender Bedeutung ist (siehe
z.B. [29]).

9.2.1 Systemvarianten

Die thermische Integration kann grundséatzlich sowohl extern, also zum Beispiel durch die ther-
mische Kopplung des APU-Systems an den Dieselmotor des Fahrzeugs geschehen und/oder
intern innerhalb des APU-Systems erfolgen. Beispielhaft werden hier ein PEFC-System und
ein SOFC-System mit seinen einzelnen Stufen im Detail beschrieben.

Bei dem PEFC-System benotigt das System neben der Reformierungsstufe noch Stufen zur
Aufbereitung des Reformats, siehe Abbildung Da sich das Rh/CeQOs-Katalysatorsystem
des Reformers im Rahmen der hier durchgefithrten Experimente als unempfindlich gegeniiber
den im Diesel enthaltenen Schwefelkonzentrationen (maximal 10ppm) gezeigt hat, ist eine
Entfernung der Schwefelkomponenten auch nach der Reformierungsstufe moglich. Bei der
Reformierung ist anzunehmen, dass parallel zu den bereits beschriebenen Reformierungsre-
aktionen aufgrund des hohen Wasserdampfanteils ebenfalls die Umsetzung von organischen
Schwefelkomponenten zu Schwefelwasserstoff ablauft. Dieses HoS kann anschlielend in einem

Zinkoxidbett geméf folgender Gleichung:

HyS + ZnO = ZnS + HyO (46)

dem Gasstrom entzogen werden. Ein Shift-Reaktor kann dann den CO-Gehalt des Reformats
durch die Wassergaskonvertierungsreaktion reduzieren, bevor durch selektive Oxidation (Se-

10x) die Feinreinigung erfolgt. Im Anschluss sollten dann weniger als etwa 50ppm CO im Gas
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Luft

Diesel
Wasser — | Verdampfer
A A 4 A

Reformer
-l i d g I e

Abgas «———— Brenner SOFC
500-1000°C

\bpe

Abbildung 87: Schema eines Diesel-SOFC-Systems
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enthalten sein, bevor es auf die Anodenseite der PEFC gelangt.

Fiir die katalytische Beheizung des Reformers wird Luft benttigt. Im Rahmen der wirmetechnischen
Integration besteht nun die Moglichkeit die Kathodenabluft zur etappenweisen Abkiihlung des
Reformats auf die fiir die Aufbereitung benétigten verschiedenen Temperaturen zu kiihlen,
wobei die Luft vorgewérmt wird bevor sie im Brenner zur Umsetzung des Restwasserstoffs im
Anodenabgas benutzt wird. Dieser Verbrennungsprozess kann zur Beheizung des Reformers
aber auch zur Wasserverdampfung verwendet werden. Fiir letzteres muss aus Bilanzgriinden
zusitzlicher Diesel zugegeben werden. Die etappenweise Vorheizung der Luft wiirde die Ver-
brennung im konzipierten Systemreaktor optimieren und Homogenreaktion sowie Korrosion
vermeiden (siehe Kapitel . Um die externe Wasserzufuhr fiir den Reformierungsprozess
zu minimieren, ist die Kondensation des Wasserdampfes aus der Kathoden- und separat der
Anodenabluft nétig. Das zuriickgewonnene Wasser kann erneut fiir den Reformierungsprozess
verwendet werden, wobei zu beachten ist, dass sich keine Schadstoffe im Wasser anreichern
diirfen. Die Kondensation sollte aufgrund der niedrigen Temperaturen prozesstechnisch direkt

im Anschluss an die PEFC erfolgen.

Im Gegensatz zum PEFC-System bendtigt eine Diesel-APU mit einer SOFC-Brennstoffzelle
keine aufwindige Reformataufbereitung, sieche Abbildung Lediglich eine Entschwefelung
mittels ZnO-Bett kann notig werden, wobei diese auch bei der Reformierungstemperatur von
etwa 750°C durchgefiihrt werden kann. Mit der SOFC ist eine direkte thermische Kopplung
mit dem Reformer moglich, wobei die SOFC genug Abwirme produziert, um die Reakti-
onsenthalpie fiir die Reformierungsreaktion zur Verfiigung zu stellen, siche [55]. Die Ver-
brennung des Restwasserstoffgehalts im Anodenabgas kann nun vollstéindig zur Wasserver-
dampfung genutzt werden, so dass kaum zusétzlicher Diesel verbrannt werden muss. Zur
Wasserriickgewinnung und erneuten Nutzung fiir die Reformierung muss das Wasser am
besten nach dem Brenner aus den Abgasen kondensiert und wieder in die Reformierung
zuriickgefithrt werden. So kann mit der Hochtemperaturbrennstoffzelle ein sehr kompaktes,

thermisch hoch integriertes System zur Stromerzeugung konzipiert werden.
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9.2.2 Leistungsdaten des APU-Systems

Die Auslegung eines APU-Dieselreformersystems erfolgt an dieser Stelle lediglich fiir das kom-
pliziertere PEFC-System. Ein Auslegungsbeispiel fiir ein thermisch integriertes SOFC-System
ist in [55] allerdings im Rahmen einer anderen Applikation zu finden. Fiir das PEFC-APU-
System wird fiir die PEFC ein Wirkungsgrad von 50% und eine Wasserstoffausnutzung von
85% geméB [30, 5 131] angenommen. Die Betriebsbedingungen, Umsétze, Selektivitdten des
Shift-und des SelOx-Reaktors sind Goerke et al. [I32] entnommen. Die WGS-Reaktion kann in
Mikrokanélen sogar einstufig bei 300°C an einem Ru/ZrOy-Katalysatorsystem durchgefiihrt
werden und erreicht einen Umsatz von 95%. Die selektive Oxidation zeigt einen Umsatz von
99% bei einer CO-Selektivitidt von 20% an einem CuO/CeOq-Katalysator in Mikrokanilen
bei 150°C.

Damit ergeben sich die in Tabelle [21| aufgefiihrten Stoffstrome und die elektrische Leistung.
Das APU-System wurde einmal ausgelegt geméafi den Ergebnissen der Katalysatorproduk-
tivitdt des Systemreaktors und einmal geméfl dem Testreaktor, da ein tatséchliches APU-
System bei mehrfacher Beschichtung mit CeOs eine Produktivitidt aufweisen sollte, die zwi-
schen beiden Reaktoren liegt. Leistungsdichten und Warmeverluste fiir das Gesamtsystem
konnen aufgrund unbekannter Abmessungen und Gewichte der Aufbereitungsstufen und der
Brennstoffzelle im Rahmen dieser Arbeit nicht bestimmt werden. Bei dem Konzept der Mi-
kroreaktoren verspricht gerade die Stapelung verschiedener Folien ein hohes Potenzial zur
Reduzierung von Wéarmeverlusten. Ferner konnte anstatt einer verbesserten Isolation des
Reformers auch eine externe thermische Kopplung an den Dieselmotor in Betracht gezogen
werden.

Insgesamt erreicht das hier konzipierte System einen elektrischen Wirkungsgrad von 22,0%,
der aufgrund der zusétzlichen Brennstoffverbrennung, welche fiir die Reformierungswérme
und die Wasserdampferzeugung bendétigt wird, gesunken ist. Da die Umsetzung von Die-
sel in Strom iiber den Dieselmotor (n = 15%) und eine konventionelle Lichtmaschine (n =
30%) geméaB [4l, 27] nur einem Systemwirkungsgrad von 4,5% entspricht, kann immerhin eine

Erhohung des Wirkungsgrades um den Faktor 5 durch das System erreicht werden.

9.2.3 Weitere zu beriicksichtigende Faktoren

Weitere wichtige Gesichtspunkte zur Konzeption eines APU-Systems sind das dynamische
sowie das Kaltstartverhalten. Die Untersuchungen zum dynamischen Verhalten des Sys-
temreformers gelten auch bei Hochskalieren des Systems fiir eine Auxiliary Power Unit, da
die Dicke der mikrostrukturierten Folien und der Stapelung unverdndert beibehalten wird.
Beim Aufheizen wére lediglich eine verinderte Gehdusemasse zu beriicksichtigen. Dadurch
kann das Aufheizverhalten, wie bereits in Kapitel [0] angefiihrt, weiter verbessert werden.

Im Rahmen der Uberlegungen zur Optimierung des Systemreaktors ist auch die aufgetre-
tene Hochtemperaturkorrosion an den Nicrofer-Folien zu beriicksichtigen. Eine Moglichkeit

wire die Wahl eines anderen Folienwerkstoffes, wie zum Beispiel Fecralloy. Bei diesem
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System gem#fl Systemreaktor Testreaktor
Scale up Faktor 84 174
Reformer

Reaktorvolumen 3,231 0,781

kat. beschichtete Oberfliche 26,5 m? 13,6m?
Katalysatormenge

Rhodium 17g 6,9g
CeOq 48¢g 42¢g
Brennstofffluss 252ml/min  17,4ml/min
Wasserstofffluss 55,81n, 1, /min 55,61y, ¢, /min
Leistung 10,036k Wy, 10,002kWyy,
Neh 67,8% 98,8%
CO-Gehalt im Reformat 5,0% 4.8%
Shift-Reaktor

CO-Reststrom 0,351x,co/min 0,341y co/min
CO-Restgehalt 0,25% 0,24%
entstandener Hyo-Strom 6,615 m,/min 6,41y g, /min
SelOx-Reaktor

Restgehalt CO 25ppm 24ppm
Hs-Verluststrom 141N p,/min  1,31n g, /min
PEFC

Hs-Anodenstrom 61,01x 17, /min 60,61y fr, /min
Elektr. Leistung P, 5,5kW, 5,0kW,
Brenner

Hy-Strom im Anodenabgas 9,21y f,/min 9,11y g, /min
Waéirmebedarf

Reformer 4,8kW;p, 4,8k Wy,
Wasserdampferzeugung 4,6kWy, 4,6kWy,
Fehlbetrag 7,8kWyp, 7,8kWyy,
entspr. zus. Brennstoffverbrennung | 8,3ml/min 8,3ml/min

Tabelle 21: Auslegung eines 5 kW,-APU-System gem#fl den Ergebnissen des System- und

des Testreaktors
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Werkstoff ist allerdings das Diffusionsverschweiflen der Folien untereinander und mit den
Deckplatten sehr problematisch.

Durch die Beschichtung der Verbrennungspassage mit einer Tréagerschicht aus Ceroxid
sollte einerseits die katalytische Wasserstoffverbrennung bereits bei Umgebungstemperatur
anspringen und auch die Hochtemperaturkorrosion vermindert werden. Fiir den Kaltstart
des Systems wire dann eine Speichermoglichkeit fiir eine ausreichende Menge an Wasserstoff
und ein Verdichter hierfiir vorzusehen. Die Menge miisste so ausgelegt werden, dass durch
die Verbrennung dieses Wasserstoffes der Brenner soweit vorheizt, dass zusétzlich eingespeis-
ter Diesel verbrannt werden kann. Die Aufheizung und Startzeit des gesamten APU-Systems
miisste dann innerhalb von wenigen Minuten abgeschlossen werden, um geniigend elektri-
sche Energie fiir Hilfsaggregate zur Verfiigung stellen zu kénnen. Dauert dieser Prozess fiir
den Autofahrer unzumutbar lange, miisste entweder die Batterie vergroflert werden oder der
Wasserstoffspeicher grofler bemessenen werden. Der Wasserstoff miisste gleichzeitig zur Auf-
heizung des Reformersystems und zum Betrieb der Brennstoffzelle ausreichen.

Das dynamische Verhalten der Reformierungsreaktion kann anhand der dynamischen

Untersuchungen des Systemreaktors fiir den APU-Betrieb als ausreichend angesehen werden.
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10 Zusammenfassung und Ausblick

Die Dampfreformierung von konventionellem Diesel zur Wasserstofferzeugung in Mikrostruk-
turen wurde im Hinblick auf eine mogliche Applikation als Bordstromaggregat (sogenannte
Auxiliary Power Unit APU) untersucht. Herangehensweise hierfiir war zunéchst die Unter-
suchung von Reformierungsfragmenten, d.h. einfachen Kohlenwasserstoffen wie Methan und
Propan, der Ubergang zu der Modellsubstanz Hexadekan und die anschlieBende Validierung
der Ergebnisse mit einem Modellgemisch, einem zum Teil synthetischen Dieselkraftstoff (Aral
Ultimate) sowie konventionellem Fahrzeugdiesel.

Das Reformierungsverhalten der einfachen Kohlenwasserstoffe und des Hexadekans wurde
zunéchst in einem elektrisch beheizten Testreaktor aus Nicrofer 1.4876 mit austauschba-
ren Mikrostrukturen untersucht. Dies erforderte neben dem Aufbau einer entsprechenden
Analysemethode fiir den Gaschromatographen auch die Erprobung einer neu entwickelten
Mikrodiise, welche die bendtigte gleichméfiige Verdampfung hoher siedender Kohlenwasser-
stoffe ermoglichte. Zwei Katalysatorsysteme, Rh/AlsO3 und Rh/CeQO3, wurden iiber eine
Kombination von Sol-Gel-Verfahren (Tréger) und Imprignierung (Aktivkomponente) auf den
metallischen Mikrostrukturfolien als Schicht aufgebracht. Beim Vergleich der Systeme wurde
der grofie Einfluss der Tréagerschicht auf die Katalysatorbestdndigkeit deutlich. Bei dem Sys-
tem Rhodiumkatalysator auf AloOs-Tréager war eine Umstrukturierung der Schicht im Verlauf
der ersten Versuche und eine stéirkere Verruffungstendenz und somit Deaktivierung des Ka-
talysators zu erkennen. Fiir beide Systeme wurde ein linearer Trend zu niedrigeren Turnover
Frequencies (TOF) bei hoheren Alkanen, sowie eine konstante Umsatzgeschwindigkeit pro
C-Einheit des Brennstoffs am Katalysator beobachtet. Fiir die Optimierung der Betriebs-
bedingungen mit Hexadekan wurde das insgesamt aktivere und robustere Rh/CeQo-System
verwendet. In Parametervariationen konnte beobachtet werden, dass nur eine Verdnderung
der Katalysatorbelastung oder die Zudosierung von Wasserstoff einen Einfluss auf den Refor-
mierungsumsatz haben.

Auf der Basis der obigen Ergebnisse wurde ein sogenannter Systemreaktor entwickelt. Mit
diesem Reaktortyp wurde die Beheizung der Reformierung mittels katalytischer Verbrennung
von Wasserstoff (enthalten im Anoden-Off-Gas einer Brennstoffzelle) erfolgreich demonstriert.
Ferner konnten auch dynamische Untersuchungen zum Reformierungsverhalten durchgefiihrt
werden. Es zeigte sich, dass die Reformierung innerhalb von 30s einen konstanten Reformat-
fluss mit hohem Wasserstoffanteil (in etwa 75% im trockenen Produktgas) liefern kann. Aller-
dings wurden aufgrund unzureichender Isolierung im Versuchsaufbau grofle Warmeverluste
an die Umgebung, ein zu langsames Aufheizen des Reaktors sowie Hochtemperaturkorrosion,
vor allem am Austritt der Verbrennungsstrukturen beobachtet. Im Rahmen dieser Korrosion
wurden Eisen und Nickel aus dem Reaktormaterial (Nicrofer) herausgelést und Chromoxid-
schichten aufgebaut. Dies fiihrte in vielen Mikrokan#len zur Blockade und somit zu einem
starken Anstieg des Gesamtdruckverlustes.

Anhand der Parameterstudie konnte fiir die Dampfreformierung von Hexadekan ein kine-
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tisches Modell aufgestellt werden. Es wurde neben einem allgemeinen Potenzansatz fiir
die Reformierungs- und gleichzeitig stattfindender Wassergaskonvertierungsreaktion auch ein
detaillierter Mechanismus mit aufgesetzter Globalreaktion fiir die Hexadekanspaltung mit
DETCHEM entwickelt. Dieses DETCHEM-Modell kann den Umsatz und den Trend der
Wasserstoffausbeute ausreichend gut vorhersagen, wohingegen es fiir die Selektivitédten fiir
CO oder COs etwas groflere Abweichungen aufweist. Mit diesem Modell wurde im Rahmen
von Simulationsrechnungen ein Einfluss von Inertgasanteilen (notwendig fiir Analysezwecke)
auf die Reformierungsreaktion bei hohen Temperaturen ausgeschlossen. Ferner konnte die
Unabhéngigkeit der Kohlenwasserstoffzerlegung bzw. der Umsatzgeschwindigkeit pro Koh-
lenstoffatom am Katalysator von der Kettenlinge des Brennstoffs validiert werden. Die expe-
rimentelle Beobachtung einer konstanten TOF pro C-Einheit des Brennstoffs war nicht durch
eine Partialdruckabhéngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit verfilscht. Jeglicher Einfluss von

Stoff- und Wérmetransportlimitierung auf die Reformierung konnte ausgeschlossen werden.

Bei der Untersuchung der Reformierung von konventionellen Dieselkraftstoffen stellte
sich heraus, dass das zum Teil synthetisch hergestellte Aral Ultimate ebenso wie konventio-
neller Diesel ein qualitativ dhnlich gutes Reformierungsverhalten zeigten wie das Hexadekan.
Somit kénnen die ermittelten Reaktionsbedingungen und das Reaktionsmodell zumindest
qualitativ auf diese Stoffe iibertragen und zur Auslegung eines Reformersystems herange-
zogen werden. Ein in der Literatur vorgeschlagenes Modellgemisch mit hohen Anteilen an
ringformigen Verbindungen, Aromaten und Naphtaline konnte wesentlich schlechter refor-
miert werden. Dies liegt wahrscheinlich an einer Blockade aktiver Zentren durch den vorge-

schlagenen hohen Anteil an Methylnaphtalin.

Anhand der ermittelten Ergebnisse und auf der Basis von Literaturdaten konnte ein vollstén-
diges System zur on-board Erzeugung von elektrischem Strom aus Diesel bestehend
aus Reformer, Gasreinigung sowie PEFC-Brennstoffzelle konzipiert werden. Dieses System
kann einen elektrischen Wirkungsgrad von bis zu 22% erreichen, wohingegen koventionelle
Lichtmaschinen in Kombination mit einem Dieselmotor lediglich einen elektrischen Wirkungs-
grad von 4,5% erreichen. Dieser Vergleich verdeutlicht das Potenzial von APU-Systemen mit

Brennstoffzellen zur effizienteren Energieumwandlung.

In dieser Arbeit wurde die Reformierung von Dieselkraftstoffen in Mikrostrukturen syste-
matisch untersucht und konnte erfolgreich demonstriert werden. Als Ausblick verbleiben

folgende offene Punkte:

Die Regelbarkeit der entwickelten Mikrodiise zur Verdampfung von hochsiedenden Brenn-
stoffen und ihre Anfilligkeit in Bezug auf Druckschwankungen bieten weiten Raum fiir Opti-
mierungen. Zunéchst miisste anstatt des bislang eingesetzten Inertgases untersucht werden,
ob hierfiir auch ein Teil des vorhandenen Wasserdampfes genutzt werden koénnte. Ferner
konnte die Verdiisung einer Brennstoff-Wasser-Emulsion in Betracht gezogen werden, da bei
der Verdampfung einer solchen Emulsion positive Effekte beschrieben wurden (siehe hierzu
[133, 134 [135] 136])
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Aus den Untersuchungen mit dem Systemreaktor ergibt sich die Notwendigkeit zur Ver-
besserung des Aufheizverhaltens und zur Minimierung des benétigten Anoden-Offgastroms;
beides kann zum Beispiel durch Optimierung der Reaktorisolation gegeniiber der Umgebung
geschehen. Ferner ist wegen der auftretenden Hochtemperaturkorrosion zu iiberlegen, ob der
FEinsatz eines anderen Reaktormaterials Vorteile bringt. Da die Hochtemperaturkorrosion
vermutlich in verstirktem Mafle auf Homogenreaktionen in der Verbrennungspassage bei ho-
hen Hy-Durchfliissen zuriickzufiihren ist, kénnten auch die Parameter der Verbrennung eine
Verringerung der Korrosion bewirken. Diskutiert wurden die Vorheizung sowie die Verbesse-
rung der Reaktorisolation. Letzteres fiithrt zu einem geringerem Bedarf an Hy. Vorgewédrmte
Verbrennungsluft fithrt zu einer héheren Geschwindigkeit am Reaktoreintritt und damit ge-
ringeren Ho-Konzentration am Austritt.

Zur vollstandigen Beurteilung eines Dieselreformer sind einerseits noch Langzeitversuche mit
Diesel und Versuche mit dem Gesamtsystem aus Reformer, Gasreinigung und Brennstoffzelle

notwendig.
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Griechische Symbole
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Auxiliary Power Unit

Autothermal Reforming
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Energy Dispersive X-ray spectroscopy
Electronic Pneumatic Control
Flammenionisationsdetektor

Fuel Processor
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High Temperature Shift
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Low Temperature Shift
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Polymer Eletcrolyte Fuel Cell

Partial Oxidation

Preferential Oxidation

Pressure Swing Adsorption
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Selektive Oxidation

Steam Methane Reforming

Solid Oxide Fuel Cell

Steam Reforming

Umweltprogramm der Vereinten Nationen
Water Gas Shift
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