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Il. KURZFASSUNG

Die Arbeit behandelt die Grundlagen der Ethanolreformierung zur Wasserstofferzeugung fir Brennstoffzellen auf
theoretischer Ebene, in einem thermodynamischen Vergleich der Reformerbetriebsweisen hinsichtlich Energiebedarf und
Produktgaszusammensetzung, und auf experimenteller Ebene, durch die Untersuchung von kostenginstigen
Katalysatoren, dem Verstehen der zugrunde liegenden Reaktionsmechanismen und der auftretenden Kohlenstoffbildung
sowie der Untersuchung von mikrostrukturierten Reaktoren zur Ethanolreformierung .

Die Dampfreformierung stellt die beste Reformierungsvariante in Bezug auf den Energieeinsatz pro erzeugten
Wasserstoff, als auch hinsichtlich des Kohlenmonoxidgehalts im Produktgas dar. Die autotherme Reformierung erlaubt
die Kohlenstoffbildungsgrenze aufzuweiten. Nachteilig ist die Stickstoffverdiinnung des Produktgases.

Co/Ce07 und Ru/CeO, zeigten ein sehr ahnliches Verhalten hinsichtlich Ethanolumsatz und Wasserstoffausbeute,
obgleich die Kohlenstoffbildung am Ru-Katalysator um den Faktor 100 kleiner ist. In weiteren Versuchen wurde der
Einfluss der Herstellungsmethode von Co/CeQO, Katalysatoren, sowie die Dotierung mit Edelmetallen auf Aktivitat,
Selektivitatt und  Kohlenstoffbildung  untersucht. Es zeigte sich dabei ein starker Einfluss der
Sauerstoffaustauscheigenschaften des CeO; auf die Kohlenstoffbildungsrate.

Der Reaktionsmechanismus der Ethanolreformierung tUber Co/CeO, und Ru/CeO; geht Uber die Dehydrierung zu
Acetaldehyd und Spaltung der C-C-Bindung des Ethanol in ein CHs- und CHxOy-Fragment. Das CHs-Fragment stellt ein
aktiviertes Methan dar, welches ahnlich der Methanreformierung unter Dehydrierung zu einem atomaren Kohlenstoff
reagiert. Die Oxidation des Kohlenstoffs erfolgt tiber die Sauerstoffabgabe des CeO, und stellt damit den kritischen
Schritt dar. Der Ru/CeQ, Katalysator wurde in einem mikrostrukturierten Reaktor getestet. Dazu wurden verschiedene
Beschichtungsmethoden verglichen und eine sehr gut haftende Washcoatingbeschichtung erarbeitet. Die Versuche im
Mikroreaktor zeigten im Gegensatz zu den Versuchen mit dem Pulverkatalysator sehr starke Deaktivierung. Durch
einfache Temperaturerhbhung konnte diese umgekehrt werden und somit stammt die Deaktivierung von einer

Koksablagerung am Ru-Metall, welche den Sauerstoffaustausches mit CeO; blockiert.

lll. ABSTRACT

The work covers the fundamentals of ethanol reforming for hydrogen production for fuel cells form a theoretical
perspective, with a thermodynamic comparison of possible reforming options regarding energy demand and product gas
composition and on a experimental level with the investigation of low-cost catalysts for an understanding of the reaction
mechanism and carbon formation and the investigation of micro-structured reactors for ethanol reforming.

Steam reforming is the best reforming option in terms of energy use per hydrogen produced, and in terms of the carbon
monoxide content in the product gas. Autothermal reforming allows to widen the carbon formation boundaries but a
disadvantage is the nitrogen dilution of the product gas.

Co/CeO2 and Ru/CeO, and showed a very similar behavior with regard to ethanol conversion and hydrogen yield,
although the carbon formation on the Ru-catalyst is by a factor of 100 smaller. In further experiments, the influence of the
manufacturing method of Co/CeO; catalysts and the doping with the precious metals on activity, selectivity and carbon
formation was investigated. A strong influence of the oxygen exchange properties of CeO, on the carbon formation rate
could be seen. The reaction mechanism of ethanol reforming over Co/CeO, and Ru/CeO; proceeds via dehydrogenation
to acetaldehyde and cleavage of the C-C bond in a CH3 and CH,O, fragment. The CH3 fragment represents an activated
methane, which reacts similarly to methane reforming under dehydrogenation to nuclear carbon. The oxidation of carbon
via the oxygen release of CeO; represents the critical step. The Ru/CeO, catalyst was tested in a microstructured
reactor. Therefore, different coating methods were compared and a washcoating-method gave very good adhesion. The
experiments in the microreactor showed a very strong deactivation, in contrast to experiments with the powder catalyst,
which could be reversed by simply increasing the temperature. The deactivation is due to the blocking of oxygen

exchange with CeO; because of coke on the Ru metal.
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1 EINLEITUNG

Nicht wenige Experten sehen ihre Existenzberechtigung darin,
einen relativ einfachen Sachverhalt unendlich zu komplizieren.

Pierre Eliott Trudeau, kanadischer Politiker

Der weltweite Energiebedarf hat sich seit 1950 bis
heute verdreifacht und auch in Zukunft wird der stéandig
steigende Lebensstandard in den  westlichen
Industrienationen und die industrielle Entwicklung von
Landern wie China und Indien, sowie die global
zunehmende  Motorisierung  eine  fortwahrende
Steigerung des weltweiten Energiebedarfs bedingen,
siehe Abbildung 1 und Abbildung 2.
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Abbildung 1: Weltweiter Energieverbrauch 1980-2030
(verkaufte Energieeinheiten) [1]

Zurzeit werden 76% des Weltenergiebedarfs und
beinahe 100% der Energie, welche im Transportsektor

verbraucht wird, aus fossilen Ressourcen bezogen [2].

Abbildung 2: Verkehrschaos: Der Gebrauch an Fahrzeugen in
China und anderen Entwicklungsléiindern wird sich in den
nichsten Jahrzehnten stark steigern. Ort: Shanghai, China [3].

Die Verwendung fossiler Energietrager hat einen
wesentlichen Einfluss auf die CO»-Konzentration der
Atmosphare. Seit die Menschheit fossile Brennstoffe in
groRem Umfang als Energietrager einsetzt hat sich der
CO2-Anteil in nur knapp 200 Jahren von 280 auf 385
ppm erhoht. Derzeit werden die hochsten CO,- und

Methan-Konzentrationen der Geschichte aufgezeichnet,

deutlich Uber den Konzentrationen, die in bis zu
400.000 Jahre alten Gaseinschlissen in Eisbohrkernen

gemessen werden kdnnen, siehe Abbildung 3.
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Abbildung 3: Temperaturprofil und Gaskonzentrationen in der
Erdatmosphire wihrend der letzten 400.000 Jahre vor
anthropogenen Einfliissen, gemessen an Antarktis-
Eisbohrkernen der Vostok-Station (nach J.R. Petit et al. [4]).
Aktuelle Werte — Stand 2009 — liegen bei 1810 ppbv fiir Methan
und bei 385 ppmv fiir Kohlendioxid [5].

Die damit verbundenen Gefahren fiir eine globale
Erwdrmung, einhergehend mit sich anschlieRenden
Klima- und Vegetationsverdnderungen sowie einer
eventuellen Anhebung des Meeresspiegels, sind offen

kundig.

Gleichzeitig gehen anerkannte Expertenkreise [6,7,8,9]
davon aus, dass das Allzeitmaximum der weltweiten
Roholférderung (inklusive Schwerdlsanden in Kananda
und Venezuela) innerhalb der nachsten zwei
Jahrzehnte erreicht wird. Wesentliche neue Olquellen
wurden in den letzten zehn Jahren nicht mehr gefunden
und forderstarke Olfelder konzentrieren sich auf wenige
Lander [10]. Rund 64% der gesamten, derzeit als
forderwiirdig angesehenen Olreserven liegen in sieben
Staaten: Saudiarabien (21,0%), Iran (10,9%), Irak
(9,1%), Kuwait (8,1%), Venezuela (7,9%) und
Russische Forderation (6,3%). Die Lage der
Rohdlvorkommen steht in einem krassen Gegensatz
zur Lage der sieben grofdten Verbraucher: USA
(23,9%), Europaische Union (17,4%), China (9,2%),
Japan (5,8%), Russische Foérderation (4,1%) und Indien
(3,3%) verbrauchen 63,7% der Weltjahresproduktion an
Rohdl. Noch extremer verhalt sich die Situation bei
Erdgas: Hier fokussieren sich 66% der globalen

Resourcen auf zwei geostrategische Regionen:



Russische Forderation und die Staaten um den
Persischen Golf. Alle anderen Lander liegen unterhalb
eines 4-Prozent-Anteils der globalen Ressourcen. Im
Winter 2008 kam es erstmals zu politisch motivierten
Ausfallen der europaischen Gasversorgung mit Gas
aus Russland und auch in den folgenden Wintern
werden politisch motivierte Versorgungsengpasse

erwartet [11].

Diese = Kombination aus  Ressourcenknappheit,
energieintensivem Lebenstil, aus geopolitischen sowie
geostrategischen Faktoren und gefahrlichen
Unwagbarkeiten im Weltklima lieferte die Triebkraft,
sich in den letzten Jahren auf wissenschaftlicher Basis
wieder global verstarkt mit energierelevanten

Fragestellungen zu beschaftigen:
e Was konnen die Energietrager der Zukunft sein?
¢ Wie kdnnen sie erzeugt werden?
e Wie kdnnen sie genutzt werden?

Prinzipiell missen neue Energiebereitstellungs-

technologien folgende Anforderungen erfillen:

o Bereitstellung der Energie aus erneuerbaren

Quellen

e Energiewandler mussen hohe Energieeffizienz
aufweisen, da Bereitstellung erneuerbarer

Energien derzeit limitiert und kostenintensiv ist

Die Wechsel von fossilen auf erneuerbare Ressourcen
ist vor allem im Verkehrsektor von oberster Prioritat, da
derzeit rund 52% des weltweiten hergestelltem Ols im
Transportbereich (Individual-, Schienen-, Schiff- und
Flugzeugverkehr) verbraucht wird und der Bedarf im

Transportsektor seit Jahren steigt [12].

Diese Umstellung im Transportbereich stellt vor allem
hinsichtlich der Treibstoffbereitstellung einen
wesentlichen technologischen Sprung dar, da die
derzeitigen Treibstoffe Benzin und Diesel eine sehr
hohe Energiedichte aufweisen, ihre Herstellung einfach
und die Treibstoffdistributionsinfrastruktur sehr gut

ausgebaut ist.

Bedingt durch strikte legislative Vorgaben in Kalifornien,
USA, war die Automobilindustrie Ende der 1980er
Jahre gezwungen, sich als erste groe Branche ernste
Gedanken um emissionsfreie Kraftstoffe zu machen.

Rund 20 Jahre Forschungs- und Entwicklungsarbeit in

den USA und EU mindeten im Jahre 2003 fir die
Europaische-Union in einen politischen Kompromiss,
indem Wasserstoff als Treibstoff der Zukunft favorisiert
wird [13].

In Bezug auf die Emissionen am Ort des Verbrauchs ist
Wasserstoff — gleichgultig ob im Verbrennungsmotor
oder in der Brennstoffzelle verwendet — als bestes
Konzept zu beurteilen: Wasserstoff ist der einzige
Energietrager, der als Abfallprodukt der Verbrennung
ausschlieBlich  reinen Wasserdampf liefert. Die
Verwendung einer Brennstoffzelle hat infolge ihres

Wirkungsgrads auch eine sehr hohe Energieeffizienz.
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Abbildung 4: Wasserstoff: Primére Energiequellen,
Energiewandler und Anwendungen (Gréfie der Sektoren steht in
keiner Verbindung mit aktuellen oder zukiinftigen
Marktanteilen) [13]

Wahrend der Wasserstoff als optimaler Energietrager
angesehen wird [13], gilt es den fossilen Energiebedarf
im Zuge der Wasserstoffherstellung zu beriicksichtigen.
Dieser entspricht im Groflen und Ganzen dem COo-

bzw. Treibhausgas-Ausstol}.

Der derzeit groRte Wasserstofferzeuger und gleichzeitig
Wasserstoffverbraucher ist die chemische Industrie.
Beinahe die Halfte des produzierten Wasserstoffes geht
in die Ammoniakproduktion [14], ein wesentlicher
Bestandteil von Diingemitteln und Haushaltsreinigern.
Raffinerien bendtigen den zweitgroRten Anteil an
Wasserstoff flir chemische Prozesse, wie die
Entschwefelung von Benzin und die Umwandlung von
schweren Kohlenwasserstoffen in Benzin und Diesel

[15]. Ein kleiner Teil wird von der Lebensmittelindustrie



zur Herstellung von Speisedlen durch katalytische

Hydrogenierung von Fetten verwendet [16,17].

Der Grofteil der derzeitigen Wasserstoffproduktion
erfolgt in industriellen Chemieanlagen aus Erdgas und
gegenwartig wird beinahe der gesamte weltweit
produzierte Wasserstoff (550 Mrd. m® i.N.) aus fossilen

Ressourcen hergestellt [18].
e 49% Erdgas durch Dampfreformierung
e 29% Rohdl und

¢ 18% Kohle aus Kohle/Kohlenwasserstoff

Vergasung

e 4% Elektrolyse mit Elektrizitat aus unterschiedlich-

sten Quellen.

Die derzeitige Wasserstofferzeugung aus fossilen

Rohstoffen (Erdgas) hat sich aus Kostengriinden

etabliert, jedoch ermoglicht sie keine Reduktion der

Treibhausgase.

In Abbildung 5 sind die
unterschiedlicher Energiequellen, in gCO./kWh, fir den

CO,-Aquivalente

mobilen Sektor dargestellt. Man sieht, dass bei der
Verwendung von konventionellem Wasserstoff aus
Erdgas oder Kohlevergasung gleich viel oder mehr
COz-Emissionen, im Vergleich zu den derzeitigen
Antrieben mit Benzin/Diesel-Verbrennungskraftmotoren,
emittiert werden. Einen echten Vorteil weisen nur
Treibstoffe aus regenerativen Kohlenstoffquellen oder
regenerativen Energiequellen, wie z.B. Wasserstoff aus
Windenergie auf. Nachteilig sind die derzeit hohen
Kosten der Wasserstofferzeugung mittels erneuerbarer
Elektrizitat.
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Abbildung 5: Kosten und klimarelevante Emissionen (Produktionprozess und Verbrauch) von erneuerbaren und fossilen Treibstoffen. Die
Linien skizzieren die Kosten zu Vermeidung von CO, auf Basis 100, 300 und 500 €/tCO,-Aquivalente. Die Primirenergiequellen sind in
Klammer aufgelistet: PV - Photovoltaik; MeOH — aus Erdgas (NG ... Erdgas), aus Holz, und CO; aus Kraftwerksabgasen und H; aus
Elektrolyse; GH, — gasformiger Wasserstoff bei 250 bar; LH, — fliissiger Wasserstoff; CNG — komprimiertes Erdgas (250 bar); SNG —
substituiertes Erdgas (250 bar). Preise ohne Steuer, ausgenommen Benzin/Diesel mit und ohne Steuern in US und EU. Referenzpreis Rohol:
70 US$/barrel. Treibstoffproduktionskosten von Biomasse sind entsprechend europiischer Bedingungen gerechnet. Ethanolkosten sind auch

fiir Brasilien gegeben (BR) [19]



Einen weiteren Aspekt der mobilen Anwendung von
Wasserstoff stellt seine Speicherung dar. Die On-
Board-Wasserstoffversorgung von Fahrzeugen kann in

folgende drei Gruppen unterteilt werden:

1. Speicherung von Hochdruckwasserstoff oder

tiefkaltem fllissigen Wasserstoff
2. Metallhydride als Wasserstoffspeicher

3. Reformierung von Kohlenwasserstoffen, wie z.B.
Methanol, Ethanol, Dimethylether, Benzin, Diesel,

etc.

Das Fehlen einer Wasserstofftankstelleninfrastruktur,
die Komplexitat der On-Board-Wasserstoffspeicherung
sowie die Handhabung von Wasserstoff stellen grolRe
Herausforderungen an die Verwendung von reinem

Wasserstoff im mobilen Sektor.

Das Gewicht und das Volumen eines On-Board-
Wasserstofftanks sind wesentlich gréRer als der eines
Benzin oder Dieseltanks gleichen Energieinhalts, was
wiederum wegen der raumlichen Begrenzungen in
Automobilen  nachteilig ist und durch die
Gewichtszunahme eine Steigerung des

Treibstoffverbrauchs bedeutet.

Ein Vergleich des nétigen Tankvolumens und -gewichts
fur verschiedene Treibstoffe, mit gleichem Energieinhalt
wie ein 50 Liter Benzintank, ist in Abbildung 6
dargestellt.

Gewicht [kg]

Volumen [L]

Ethanol
Methanol
Fliissiggas
H2-Flissig
H2-Hydride
H2-Gasf.

Abbildung 6: Volumen (Tank + Treibstoff) und Gewicht (Tank +
Treibstoff) verschiedener Treibstoffe basierend auf dem
Energieiquivalent von 50 Liter Benzin [20]

Zu Beginn der EinfUhrung von
Brennstoffzellenfahrzeugen stellt die
Ethanolreformierung daher eine interessante Variante
zur  Erzeugung von erneuerbar hergestelltem

Wasserstoff in mobiler und stationarer Form dar

e Ethanol besitzt einen hohen Energieinhalt und
erlaubt eine einfache Tanklagerung an der

Tankstelle und im Fahrzeug.

e Die Tankstelleninfrastruktur fir Ethanol ist
vorhanden und infolge der EU-Richtlinie [21]
kommt es in den nachsten Jahren zu einer
zunehmenden Verbreiterung von Ethanol an
Tankstellen. Vorreiter stellen die Lander Brasilien,
USA und Schweden dar, welche Ethanol E95 an

Tankstellen einflihren.

e FEthanol bietet sich daher als erneuerbare, leicht
speicherbare Energiequelle zur Herstellung von

Wasserstoff fiir Brennstoffzellenantriebe an.

e Im Vergleich zur Verbrennung des Ethanols im
Verbrennungskraftmotor liefert die Kombination
von Ethanolreformierung und Brennstoffzelle rund

50% mehr nutzbare Energie, siehe Kapitel 3.3.

Die folgende Arbeit beschaftigt sich mit den
technologischen Fragestellungen der
Ethanolreformierung zur Wasserstoffherstellung fir

Brennstoffzellen.

2 ZIELSETZUNG UND STRUKTUR DER
DISSERTATION

Die Zielsetzung der Dissertation lag in der
grundlegenden Untersuchung der Ethanolreformierung
zur Erzeugung von Wasserstoff. Dazu musste im
Rahmen der Dissertation eine Versuchsumgebung
aufgebaut werden, welche hinsichtlich Prozessflihrung

und Analytik qualitativ hochwertige Versuche zulasst.

Zu Beginn und nach dem besten Wissen des Autors
auch mit Ende der Arbeit war kein kommerzieller
Ethanolreformierungskatalysator erhaltlich. In den, in
der Literatur veréffentlichten Untersuchungen wurde
daher meist auf kommerzielle Katalysatoren aus der
Erdgasreformierung auf Basis von Nickel oder Rhodium

in hohen Metallkonzentrationen zurlickgegriffen. Mit



den bekannten Ergebnissen von starker
Kohlenstoffbildung auf Nickel und damit verbunden sehr
hohen Reaktionstemperaturen von bis zu 850°C zur
Vermeidung derselbigen. Rhodium konnte Abhilfe
gegen die starke Kohlenstoffbildung bringen, jedoch
wurden  Arbeiten mit 5-10wt%  Rhodiumanteil
verdffentlicht. Betrachtet man den Preis von Rhodium,
sieche Kapitel 3.7.2, so steht eine kommerzielle

Anwendung vollstéandig aulRer Frage.

Aus diesem Grund wurde in dieser Arbeit der Fokus auf
die Untersuchung von neuartigen, glnstigeren
Katalysatoren auf Basis von Kobalt und Ruthenium
gelegt und Untersuchungen hinsichtlich eines
grundlegenden Verstehens des Reaktionsmechanismus
und der Kohlenstoffbildung gemacht. Am Ende der
Arbeit wurden diese Katalysatoren in
mikrostrukturierten Reaktoren funktionalisiert und damit
die Vorarbeit fur die Entwicklung eines Mikroreformers

geleistet.
Die Struktur der Arbeit ist wie folgt aufgebaut:

Kapitel 3 gibt eine Ubersicht des Stands der Technik
mit einer grundlegenden Erlauterung des Aufbaus und
der Funktionsweise von Brennstoffzellen und
Brenngaserzeugungssystemen zur
Wasserstoffherstellung. In weiterer Folge wird die
herkdbmmliche Reformertechnologie erklart und die
Anforderungen an mobile Reformer erlautert. Es wird
der Entwicklungstand dargestellt und die Vorteile der
Reformer auf Basis von Mikroreaktionstechnik erklart.
Des Weiteren wird der Stand der Technik beziglich
Katalysatoren zur Ethanolreformierung dargestellt, mit
wesentlichem Aspekt hinsichtlich der Grundlagen der
Kohlenstoffbildung bei Reformierungsprozessen und
zum  Abschluss werden die Methoden  zur

Katalysatorherstellung dargestellt.

Die theoretische Arbeit in Kapitel 4 befasst sich mit den
thermodynamischen Grundlagen der
Ethanolreformierung und vergleicht die maoglichen
Methoden hinsichtlich

Kohlenmonoxidkonzentration und dem erforderlichen

Wasserstoffausbeute,

Energieeinsatz.

Der experimentelle Versuchsaufbau und die in der
Arbeit verwendeten Charakterisierungsmethoden sind

im Kapitel 5 zusammengefasst. Dieses beginnt mit

einer Erlauterung des aufgebauten Versuchsstandes
zur Vermessung von pulverférmigen Katalysatoren und
mikrostrukturierten Reaktoren. Danach werden die
Schritte erlautert, welche eine konsistente Analytik der
Ethanolreformierungsprodukte ermdglichten und die
Grundlagen der katalytischen Untersuchungen und
verwendeten  Katalysatorcharakterisierungsmethoden
erklart.

Das Kapitel 6 beschaftigt sich mit Versuchen zum
Katalysatorscreening. Dabei wurden verschiedene
Tragermaterial- und Metallkombinationen untersucht
und auf Co und Ru als aktive Kkatalytische

Komponenten mit CeO; als Tragermaterial eingeengt.

Das Kapitel 7 untersucht den Einfluss der
Katalysatorherstellungsmethode auf die Aktivitdt, die
Produktselektivitat und Kohlenstoffbildung auf Co/CeO,

Katalysatoren.

Das Kapitel 8 vergleicht monometallische Co- und Ru-
Katalysatoren mit bimetallischen  Katalysatoren,
bestehend aus Kobalt als Hauptkomponente und Ru
und Pt als Zuschlagstoffe, hinsichtlich deren Aktivitat,
Langzeitstabilitat und Kohlenstoffbildungsverhalten bei

der Ethanolreformierung.

Das Kapitel 9  beschaftigt sich mit der
Funktionalisierung von Mikrostrukturen zur
Ethanolreformierung. Ein Ru/CeO, Katalysator, welcher
aus den vorgehenden Untersuchungen mit praktisch
vernachlassigbarer  Kohlenstoffbildung hervorging
wurde als Schichtkatalysator eingesetzt. Dazu wurden
mehrere Beschichtungsmethoden untersucht und eine
sehr gut haftende Beschichtung auf Basis von

Washcoating entwickelt.

Das Kapitel 10 schlieBt die Arbeit mit einer
Zusammenfassung ab und gibt in den
Schiussfolgerungen eine Ubersicht {ber weitere

interessante Fragenstellungen zum Thema.



3 STAND DER TECHNIK

.Was wir wissen ist ein Tropfen - was wir nicht wissen ein
Ozean!”

Isaak Newton

3.1 Brennstoffzellen

Das Prinzip der Brennstoffzelle (BZ) wurde vor Uber
150 Jahren vom oft zitierten Englander Sir William
Grove erkannt und in einer funktionierenden ,gas-
voltaic-battery* bzw. ,Wasserstoff-Sauerstoff-Batterie”
realisiert, die er zur Erzeugung elektrischer

Spannungen beschrieb [22].

Das Fehlen geeigneter Werkstoffe und Materialien und
die rasante technologische Entwicklung der damaligen
Zeit, welche die Einflihrung von Generatoren (Siemens
1866), Verbrennungsmotoren (Otto 1863, Diesel 1892)
und der Gasturbine (Stolze 1900) mit sich brachte,
behinderten eine friihe kommerzielle Entwicklung des
elektrochemischen  Stromgenerators, welcher ein
Nischendasein fiihrte, obwohl dessen potenzielle

Vorteile schon frih erkannt wurden.

Erst um 1950 wurde in England, dann in Deutschland
und den USA damit begonnen, die Grundlagen der
Wasserstoff-Sauerstoff-Brennstoffzelle  (Knallgaszelle)
intensiver zu erarbeiten. Die ersten eingesetzten
Brennstoffzellensysteme  arbeiteten mit  einem
alkalischen Elektrolyten und fanden mit der Ausriistung
der Apollo-Mondmission 1968 ihren Héhepunkt. Die
derzeitig hoch interessante Polymerelektrolytmembran-
Brennstoffzelle (PEMFC) existierte bereits in den
1960er Jahren. lhre damals erreichte Zuverlassigkeit
blieb jedoch hinter den alkalischen Brennstoffzellen
zurick und sie war somit fur Raumfahrtzwecke
uninteressant. Impulse fir das in den 1990er Jahren
neu erwachende Interesse an der PEMFC ergaben sich
auf Grund neu entwickelter Membrantypen und aus der
Katalysatorforschung, welche neben den Stromdichten
auch die Standzeiten signifikant erhdhen liessen.

Im Unterschied zu herkdmmlichen galvanischen
Elementen, die Metalle oder Metalloxide als
intrinsischen  Energiespeicher  enthalten,  stellen
Brennstoffzellen nur ein Energiewandler dar, dem feste
(z.B. Kohlenstoff), flissige (z.B. Alkohole) oder
gasférmige  (z.B.  Wasserstoff, = Kohlenmonoxid,

Ammoniak) nichtmetallische Substanzen von auflen
kontinuierlich zugefiihrt werden. Als Oxidationsmittel
wird meist Sauerstoff oder Luft eingesetzt. Fir die
Wasserstoffbrennstoffzelle, auch Knallgaszelle, kann
die  Elektrodenreaktion folgendermaflen  definiert

werden:

Tabelle 1: Elektrodenreaktionen der Wasserstoffbrennstoffzelle

Anode  Hj < 2H +2¢€

Kathode 20, +H,O+2e <« 20H

Ho+1% 02 +H,0 < 2H" + 20H > 2H,0

Die Bruttoreaktion entspricht damit der Verbrennung
von Wasserstoff. Die Gewinnung von
Reaktionsenthalpie auf elektrochemischem Wege ist
auch das Hauptargument fir die Nutzung von
Brennstoffzellen, denn im Gegensatz zu klassischen
Warmekraftmaschinen sind Brennstoffzellen aufgrund
der elektrochemischen Umsetzung im Vergleich zur
thermischen Umsetzung nicht durch den Carnot-

Wirkungsgrad ncamot (GI. 1) limitiert.

Der Carnot-Wirkungsgrad ist von der Temperatur der
Warmequelle T, und der Temperatur der Warmesenke

T, in Grad Kelvin, abhangig:

Th _Tk

77Carnot - Th Gl 1

In  Brennstoffzellen wird diese Begrenzung der
Energieumwandlung umgangen und direkt chemische
Energie in elektrische Energie umgewandelt. Der
theoretisch maximale Wirkungsgrad einer
Brennstoffzelle nszmax bezogen auf den unteren
Heizwert ergibt sich daher aus dem Verhaltnis der
freien Reaktionsenthalpie AGRr und der

Reaktionsenthalpie AHR.

AG

n _ R(H,0.9)

BZ,max — Gl. 2
AHR (H20.9)

Far die Knallgaszelle ergibt sich unter

Normalbedingungen somit ein maximaler theoretischer
Wirkungsgrad von 94,5 %. Der Verlauf des Carnot-
Wirkungsgrad und des theoretischen

Brennstoffzellenwirkungsgrades in Abhangigkeit der



Reaktionstemperatur ist in Abbildung 7

gegenubergestellt.
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Abbildung 7: Vergleich der idealen Wirkungsgrade einer
Brennstoffzelle mit einem Carnotprozess (T = 100°C)

Der reale Wirkungsgrad als Funktion der gewonnenen
elektrischen Energie We ist lastabhangig. Bei
Polymerelektrolytbrennstoffzellen wird mit einem
Wirkungsgrad des Zellstacks von 40-50% gerechnet.

Derzeit sind viele industrielle Branchen am Einsatz von
Brennstoffzellen interessiert, um sie als Batterieersatz,
(z.B. Mobiltelefonen und Notebooks), fiir Fahrzeuge
(mobile Anwendung) und als Energiezentrale zur
Erzeugung von Strom und Warme (stationare
Anwendung) zu entwickeln, da Brennstoffzellen neben
dem hohen Wirkungsgrad einige weitere interessante

Eigenschaften besitzen:

Tabelle 2: Brennstoffzellentypen [23]

o Keine Emission im Wasserstoffbetrieb

e Nur geringe Emissionen im Betrieb mit
Kohlenwasserstoffen und vorgeschalteten
Reformer.

e Sehr hoher Systemwirkungsgrad unter
Warmeauskopplungsbetrieb.

o Einfache Skalierung des bendtigten
Leistungsbereichs durch die modulare
Konstruktion

e Mechanisch einfacher Aufbau ohne rotierende
Teile

e Keine Vibrationen und leiser Betrieb

3.1.1 Brennstoffzellentypen

Es gibt verschiedene Brennstoffzellentypen, welche
sich im Wesentlichen durch den verwendeten
Elektrolyten unterscheiden [23]. Der Elektrolyt und
dessen  Leitfahigkeit bestimmen vorrangig die
Betriebstemperatur der Brennstoffzelle sowie ihre
Flexibilitdt beziglich des einsetzbaren Brennstoffes.
Tabelle 2 gibt eine Ubersicht iiber die verschiedenen

Brennstoffzellentypen:

Ladungs | Spezifische | Betriebs-

Brennstoffzellentyp Abk. Elektrolyt tréger Leistung temperatur [°C]
Festelektrolytbrennstoffzelle Stabilisiertes Zirkonium 2 0,1-15
(Solid oxide fuel cell) SOFC | (210, 1Y,05) o KW/m® 600 - 1000

Flissiges Lithium/Kalium-
Schmelzkarbonatbrennstoffzelle MCFC Karbonat (LixCOs / C032' 1,6 — 2,36 600-650
(Molten carbonate) kW/m

K2COs3)
Phosphorsaurebrennstoffzelle .. + 0,8-19
(Phoshoric Acid) PAFC Phosphorsaure (H,PO4) H KW/m?® 190-210
Polymerelektrolytbrennstoffzelle .

Festes protonenleitendes + 3,8-6,5 50-125 NT
(Proton exchange membrane PEMFC Polymer H KW/m?> 120-200 HT
fuel cell)
Alkalische Brennstoffzelle Flissiges Kaliumhydroxid - ~1
(Alkaline fuel cell) AFC | (koH) OH KW/m® 50-90

NT...Niedertemperatur-PEMFC, HT...Hochtemperatur-PEMFC




Die Alkalische Brennstoffzelle (AFC) wurde 1950 im
Rahmen des NASA-Raumfahrtsprogramms  zur
Stromversorgung der  Apollo-Raumschiffe und
Trinkwasserherstellung fiir die Astronauten verwendet.
Einen Nachteil stellt der nicht einfach mdgliche
Luftbetrieb dar, da der natiirliche Kohlendioxidgehalt der
Atmosphéare zu einer Karbonatbildung im Elektrolyten

fahrt.

Die Phosphorsaurebrennstoffzelle (PAFC) ist flr
mittelgrofRe Versorgungsanwendungen geeignet. Infolge
der geringen Leistungsdichte und des Kkorrosiven
Elektrolyten wird der Einsatz der PAFC im Bereich
stationarer erwartet. Die
Schmelzkarbonatbrennstoffzelle (MCFC) und die
Festelektrolytbrennstoffzelle (SOFC) bendtigen hohe
Betriebstemperaturen (600 — 1000°C), damit der

Elektrolyt leitfahig ist und sind im Wesentlichen fir einen

Anwendungen

unterbrechungsfreien Betrieb in groRen stationaren

Anwendungen einsetzbar.

Die Polymerelektrolytbrennstoffzelle (PEMFC) hat unter
den verschiedenen Brennstoffzellentypen die
glinstigsten Eigenschaften, um im Fahrzeugbetrieb
eingesetzt zu werden. Vorteile ergeben sich z.B. aus
der niedrigen Betriebstemperatur, die sich glinstig auf
die  Kaltstarteigenschaften  auswirkt, aus  der
Verwendung eines nichtkorrosiven Elektrolyten und der

Maoglichkeit des Betriebs mit Luft.

Aufgrund dessen ist die PEMFC-Technologie sehr weit
entwickelt und infolge ihrer hohen Leistungsdichte
verspricht man sich ihren Einsatz in einer Vielzahl von
mobilen Anwendungen im unteren Leistungsbereich bis
200kW.

Auf ahnliche Technologie wie die wasserstoffbetriebene
Polymerelektrolytbrennstoffzelle greifen die Direkt-
Methanol-Brennstoffzellen (DMFC) als auch Direkt-
Ethanol-Brennstoffzellen (DEFC) zurlick [24]. Hierbei
wird der flissige Treibstoff direkt an der Anode
elektrokatalytisch oxidiert. Ein wesentlicher Vorteil der
Technologie konnte die Einsparung von on-Board
Reformern sein, ein sehr starker Nachteil bei DMFC und
DEFC st allerdings die wesentlich geringere
Zellspannung und die damit einhergehenden geringen
Leistungsdichten, welche erheblich unter jenen von
wasserstoffbetriebenen Zellen liegen. Weiters ist die
Elektrooxidation von Ethanol auch mit &hnlichen

Schwierigkeiten verbunden wie die
Ethanolreformierung, d.h. Kohlenstoffbildung und

unerwilinschte Nebenreaktionen.

In  Abbildung 8 sind die realen Wirkungsgrade
verschiedener Brennstoffzellentypen und aktueller

thermischer Energiewandler gegeniibergestellt.
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Abbildung 8: Wirkungsgrade und Leistungsbereich
verschiedener Brennstoffzellen verglichen mit herkommlichen
Systemen [25]

3.1.2 Aufbau der Polymerelektrolytmembran-
Brennstoffzelle (PEMFC)

Die Membran-Brennstoffzelle ist ein galvanisches
Element, das aus zwei, durch eine Polymer-Elektrolyt-
Membran getrennte Gasrdume besteht. Die Edukte
Wasserstoff und Sauerstoff werden kontinuierlich
zugefuhrt und die Reaktionsprodukte gleichzeitig
abgefiihrt. Die Brennstoffzelle arbeitet mit Wasserstoff
oder mit kohlenstoffdioxidhaltigem Reformatgas und
wird meist kathodenseitig mit Luft betrieben. Die
Arbeitstemperatur liegt zwischen 60 und 80 °C,
wodurch Membran-Brennstoffzellen ein exzellentes
Kaltstartverhalten aufweisen. Bedingt durch die
niedrige Betriebstemperatur ist eine effektive Katalyse
der Reaktion sehr wichtig. Der stark saure Charakter
der Membran (vergleichbar mit Schwefelsdure)
erfordert den Einsatz von Edelmetallkatalysatoren. Im
Brenngas fir PEMFC darf kein Kohlenmonoxid
enthalten sein, da CcO am anodischen
Edelmetallkatalysator Platin adsorbiert wird und diesen
nach kurzer Zeit deaktiviert. PEMFC Systeme mit
integrierter Brenngasaufbereitung benétigen daher eine
aufwandige Gasreinigungsstufe, die den CO-Gehalt im

Reformatgas bis auf moglichst < 20 ppm reduziert [26].



Eine PEM-Brennstoffzelle  besteht aus  den
Komponenten:

e Membran

e Gasdiffusionselektrode und Katalysator

e Bipolarplatten

e Dichtung

Tabelle 3: Elektrodenreaktionen der Wasserstoffbrennstoffzelle

Anode  Hy+2H,0 < 2H30" + 2¢”

Kathode 150, +2H30" +2e" <« 3H,0

Hy + %2 O, < HO

Jede Brennstoffzelle generiert eine Spannung zwischen
1,0 V (Ruhespannung) und ca. 0,6 V unter Nennlast (je
nach Hersteller auch abweichend), so dass durch
Reihenschaltung mehrerer Zellen in einem Stack
nahezu jede gewinschte Stack-Spannung erreicht
werden kann. In Membran-Brennstoffzellen besteht der
Elektrolyt aus einer festen Kationenaustauscher-
Membran, d.h. aus einer im gequollenen Zustand
protonenleitenden Folie auf der Basis eines
perfluorierten, sulfonierten Polymers. Auf der Membran
sind sehr dinne Elektroden, die nanodisperse
Edelmetallkatalysatoren enthalten, aufgebracht. Dieser
Verbund aus Membran und Elektrode wird als MEA
(Membrane-Electrode-Assembly) bezeichnet. Durch die
kathodische Reaktion entsteht Produktwasser und die
niedrigen Betriebstemperaturen bedingen oft ein
Kondensieren von Wasser an gering durchstromten

Positionen.

Neuentwicklungen beschaftigen sich mit
Hochtemperaturmembranen, welche ab einer
Starttemperatur von 130 °C bzw. im Optimum zwischen
160 und 180 °C arbeiten und eine hohe CO-
Vertraglichkeit aufweisen. Die CO-Toleranz st
temperaturabhéngig, wobei ein stabiler Betrieb dieser
Zellen mit z.B. 5 Vol% CO im Brenngas bei 180 °C
moglich sein soll [27]. Hochtemperatur-PEM-BZ kénnen
ohne Befeuchtung betrieben werden und da das, als
Reaktionsprodukt anfallende Wasser immer
dampfférmig  vorliegt, ist eine solche Zelle
unempfindlicher gegen schwankende
Betriebsbedingungen (Druck, Temperatur) als eine
Niedertemperatur-PEM-BZ [27]. Durch die hohe CO-

Vertraglichkeit kann die Gasaufbereitung vereinfacht

werden, da eine CO-Feinreinigung nicht bendtigt wird
und die Gasaufbereitung innerhalb einer Shift-Stufe
erfolgen kann. Allerdings wird das Stackhandling
komplizierter, da zum Erreichen der Starttemperatur
von 130 °C die entsprechende Warme eingekoppelt
werden muss und die Kiihlung des Stacks unter Last
mit geeigneten Warmetragern (z. B. Thermodl) erfolgen
muss. AuBerdem missen alle fir den Stackaufbau
verwendeten Materialen flir die hohen Temperaturen

geeignet sein.
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Abbildung 9: Komponenten und Reaktionsablauf in einer PEM-
Brennstoffzelle [26]



3.2 Brennstoffzellensysteme

Zum Betrieb einer Brennstoffzelle ist eine Reihe an
peripheren Geraten notwendig, welche zusammen mit
dem Brennstoffzellenstack das sog.
Brennstoffzellensystem bilden. Aufbau und Komplexitat
des Brennstoffzellensystems hangen im Wesentlichen
den
die
Reinheit des Brenngases ab. Das einfachste System ist

vom verwendeten Energietrager und

Anforderungen des Brennstoffzellentyps an

mit reinem Wasserstoff als Brenngas moglich. Die

zuséatzlich zu Brennstoffzellenstack nétigen
Komponenten sind: ein Wasserstoffspeicher, eine
Luftzuflhrung, ein elektrisches System, ein

Warmemanagement fiir den Betrieb und den Kaltstart
und eine Abgasnachbehandlung fiir nicht umgesetzten

Wasserstoff.

Die rasche Einfihrung der prinzipiell sehr einfachen
Wasserstoffbrennstoffzellensysteme wird, neben dem
Fehlen einer ausreichenden Wasserstoffproduktions-
durch die

Speicherkapazitat

und  Verteilungsinfrastruktur, derzeit

ungeniigende von

Wasserstoffspeichertechnologien behindert.

Die derzeitigen Speichertechnologien fir Wasserstoff,
z.B.
gewichtsbezogene

Druckgasflaschen, weisen eine niedrige

und volumenbezogene

Energiedichte auf. Dies lasst sie vor allem fiir mobile

Aus diesem Grund werden derzeit neue Technologien
entwickelt, wobei im Wesentlichen drei unterschiedliche

Pfade verfolgt werden.

e  Hochdruckgasspeicherung

e Flussigwasserstofftanks

e  Metallhydridspeicher
Die die
Weiterentwicklung der bestehenden Druckspeicher auf

Hochdruckgasspeicher stellen
700bar dar [28]. Zur Steigerung der gravimetrischen
Energiedichte wird an neuen Materialien gearbeitet,
welche metallische Materialien ersetzen und damit die
gravimetrische Speicherdichte durch ein geringeres
Werkstoffgewicht erhéhen kdnnen. Die Anwendung von
Hochdrucktanks ist hinsichtlich der Formgebung auf
druckstabile Formen (Kugel, Zylinder) eingeschrankt.

ist

Eine andere Variante die Speicherung von

Wasserstoff in flissiger Form bei Temperaturen
unterhalb von -253°C [29]. Damit lassen sich sehr hohe
spezifische  und  volumetrische  Energiedichten
realisieren und auch die Formgebung des Tanks ist

der
hohe

Energiebedarf zur Verflissigung und die Verluste bei

nicht so eingeschrankt, wie im Falle

Hochdruckspeicher.  Nachteilig sind  der
langeren Standzeiten. Auch bei einer sehr guten
Isolierung geht infolge des Warmeeintrags permanent
ein Teil des Wasserstoffs in die Gasphase Uber und

muss zur Vermeidung von Uberdruck abgeblasen

Anwendungen im hoéheren Leistungsbereich
9 9 werden.
ungeeignet erscheinen.
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Abbildung 10: Technisch realisierte Wasserstoffspeichertechnologien und Entwicklungsziele des US-Department of Energy [31] (Complex
hydride: thermische Wasserstofffreisetzung, Chemical hydride: Wasserstofffreisetzung durch Reaktion mit Wasser; Kosten ohne

Regeneration)
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Eine weitere Moglichkeit ist der Einsatz von
Hydridspeichern [30]. Diese Technologie nutzt den
Effekt, dass verschiedene Metalle und Chemikalien mit
Wasserstoff Hydride bilden. Durch Warmeeintrag oder
chemische Reaktion mit Wasser kann der Wasserstoff
nach Bedarf wieder freigesetzt werden, wobei das

Verfahren fur den Speicher prinzipiell reversibel ist. Die

spezifische Energiedichte der verfligbaren
Hydridspeicher  ist derzeit aber fir mobile
Anwendungen noch ungeniigend.

Eine Zusammenstellung der derzeit realisierten

Speicherdichten, Kosten und der vom US-Department
of Energy DOE vorgegebenen Entwicklungsziele [31]
sind in Abbildung 10 dargestellt. Es zeigt sich, dass die
zukiinftigen erforderlichen Speicherdichten noch nicht
in Reichweite bestehender Technologien liegen. Da die
Entwicklungsziele der Wasserstoffspeicher sehr
ambitioniert sind und ihre Erreichung wesentlich von
neuen noch nicht entwickelten Materialien abhangt,
wird vom US-Department of Energy in einer zweiten
Foérderschiene auch die Forschung und Entwicklung
von Reformern zur Herstellung von Wasserstoff aus
fossilen und erneuerbaren Energietragern (Erdgas,
Flussiggas, Benzin, Diesel, Methanol, Biomasse und

Ethanol) weiter betrieben [32].

Die obigen Ausfiihrungen zeigen auf, dass mittel- und
voraussichtlich auch langfristig Wasserstoff fiir viele
Brennstoffzellenanwendungen, vor allem im hoéheren
Leistungsbereich, in Folge der Speicherproblematik

nicht als Energietrager zum Einsatz kommen kann.

Die Verwendung von fossilen oder erneuerbar

hergestellten  Kohlenwasserstoffen erleichtert die
Speicherproblematik infolge der hohen Energiedichte

der flissigen Kraftstoffe, siehe Abbildung 6 in Kapitel 1.

Um den Einsatz von flissigen oder gasférmigen
Kohlenwasserstoffen als Energietrager zu ermdglichen,

muss dem Brennstoffzellensystem, neben den bereits

erwdhnten Komponenten, zur Herstellung und
Aufbereitung des wasserstoffhdltigen Gas ein
Gaserzeugungssystem mit Eduktaufbereitung
vorgeschaltet und eine  Abgasnachbehandlung
nachgeschaltet werden.

Technologisch betrachtet wird das
Brennstoffzellensystem bei Verwendung von
Kohlenwasserstoffen komplexer.

Ein generalisierter Aufbau eines
Brennstoffzellensystems flir Kohlenwasserstoffe, in

dem eine Abgasnachbehandlung und eine Beheizung
fur den Kaltstart integriert werden kann, ist in Abbildung
11 dargestellit.

Bei z.B.
Dampfreformierung, wird dariber hinaus auch eine
Die
bei
Brennstoffen

vielen Systemvarianten, der

Beheizung im stationdren Betrieb bendtigt.

Vorschaltung einer Eduktaufbereitung ist nur

schwefelhaltigen und/oder flissigen

(Entschwefelung, Verdampfer) notwendig.
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Abbildung 11: Aufbau eines Brennstoffzellensystems fiir Kohlenwasserstoffe
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Fir jeden im Schaubild, Abbildung 11, gezeigten
Teilbereich bestehen eine Vielzahl an
Ausflihrungsvarianten, wovon im Folgenden die

wichtigsten erlautert werden.

3.21 Eduktaufbereitung

An die Eduktaufbereitung sind zwei Anforderungen

gestellt:

e Schutz der Katalysatoren gegen schadigende

Substanzen im Brennstoff
e Verdampfung der flissigen Brennsstoffe

Das bekannteste Katalysatorgift ist Schwefel.
Nichtedelmetallkatalysatoren wie Ni, Co, Fe, und Cu
werden bei Schwefelkonzentrationen von einigen zehn
ppb zerstort. Edelmetallkatalysatoren halten bis zu 1-
10ppm Schwefelkonzentration aus. Ein Problem kann
auch der Chloridgehalt im Wasser darstellen auf

welchen Cu-Katalysatoren sehr sensibel reagieren [33].

Herkdmmliche Kohlenwasserstoffe wie Benzin, Diesel

oder Erdgas enthalten Schwefelverbindungen. In
GroRanlagen wird H,S Uber Zinkoxidbetten geleitet und
der Schwefel als ZnS gebunden. Bei Vorhandensein
anderer Schwefelverbindungen werden diese uber
einen Co-Mo-Katalysator mit H, zu H2S hydriert. Die
Anwendung ist fur den mobilen Bereich zu
platzaufwandig und daher verwendet man in kleineren
Systemen Aktivkohleadsorber zur Schwefelentfernung
[34]. Bei Verwendung von Ethanol kann man auf die

Entschwefelung verzichten.

Bei der Verwendung von flissigen Kraftstoffen muss

ein Verdampfer (Dampfreformierung) oder zumindest

Luft

Wasser

Brennstoff

HTS ... Hochtemperatur -Wassergas -Shift
LTS ... Niedertemperatur -Wassergas -Shift
PrOX... Selektive CO -Oxidation

METH ... Methanisierung

Q.. Warme

eine Kraftstoffeinspritzung (Partielle Oxidation) in das
System integriert werden, da durch die Uberfiihrung der
Kraftstoffe in  die
Gemischbildung mit anderen Reaktanten verbessert
Die Gute der dabei
erheblichen Einfluss auf den Systemwirkungsgrad und
die Lebensdauer [35].

flissigen Gasphase die

wird. Gemischbildung hat

3.2.2 Gaserzeugungssystem

Das Gaserzeugungssystem besteht aus dem Reformer
und der Gasaufbereitung des Reformats. In der
Literatur ist die Begriffsgebung unterschiedlich und es
auch  die

wird oft Eduktaufbereitung, die

Abgasnachbehandlung und die Heizung zum
Gaserzeugungssystem hinzugezahlt. Ein Schema des

Gaserzeugungssystems ist in Abbildung 12 dargestellt.

Die Aufgabe des Reformers ist die Umwandlung des
kohlenwasserstoffhaltigen  Energietragers in  ein
wasserstoffreiches Gas. Die Gasaufbereitung dient zur
Entfernung von  Kohlenmonoxid und anderen
Schadgasen fiir die Brennstoffzelle und konditioniert

das Gas auf die Betriebstemperatur der Brennstoffzelle.

3.2.2.1 Reformierverfahren

Wichtige Reformierverfahren sind die
Dampfreformierung, die partielle Oxidation und die
autotherme Reformierung. Im Folgenden wird ein

Uberblick Giber diese Verfahren gegeben.

—
> ProX
Brennstoffzelle
— Reformat-
—_—— betrieb
> METH
- )
Membran /
Brennstoffzelle
| Druckwechsel - H,-Betrieb
sorption
Abgase

Abbildung 12: Generalisierter Aufbau eines Gaserzeugersystems fiir Kohlenwasserstoffe
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3.2211

Die Dampfreformierung (DR) ist das industriell am

Dampfreformierung

weitesten verbreitete Verfahren zur
Wasserstofferzeugung [36] und es wird hauptsachlich
z.B.

Die Reaktion erfolgt mit

fur kurzkettige Kohlenwasserstoffe, Erdgas,

eingesetzt. Uberhitztem
Wasserdampf unter Luftausschluss an nickelbasierten
Katalysatoren bei
900°C.  Dabei

Kohlenwasserstoffs nach der Reformierungsreaktion

Reaktionstemperaturen von 600-

kommt zum Umsatz des

und gleichzeitig lauft die Wassergasshift-Reaktion ab:

Dampfreformierung:

C,,Hmol + (f’l _I)HZO = nCO +(n _l+ij2
2

GL3
AH, >0
Wassergas-Shift-Reaktion:
CO+H,0<CO,+H,
AH , =—41kJ/mol Gl.4
Die Dampfreformierung ist bei allen gangigen

Kohlenwasserstoffen endotherm und erfordert daher
eine externe Warmezufuhr. In der groRindustriellen
Anwendung wird das Verfahren oft unter Druck, 15-30
bar, durchgefiihrt [36].

Die wesentliche Kennzahl des Verfahrens stellt das
S/C-Verhaltnis (steam to carbon ratio) dar. Damit
bezient man die Anzahl der Wassermolekile im
Eduktstrom auf die Anzahl der im Brennstoff

enthaltenen Kohlenstoffatome.

Der

Dampfreformierung ist relativ komplex, da sich die

Einfluss des S/C-Verhdltnisses auf die
Anderungen gegenlaufig auf den Systemwirkungsgrad
auswirken. Eine Erhéhung des S/C-Verhaltnisses
bewirkt einerseits eine héhere Wasserstoffausbeute, da
es zu einer Steigerung des Wassergas-Shift-Umsatzes
kommt. Auch die Gefahr der Rufibildung wird dadurch
reduziert. Durch die Erhéhung des S/C-Verhaltnisses
muss allerdings mehr Energie zur Verdampfung und
Uberhitzung des Wassers aufgewendet werden und

damit kann bei der Gesamtenergiebetrachtung ein zu

13

grofles S/C-Verhalinis auch einen nachteiligen Effekt

haben.

Der
brennstoffabhangig und liegt fir Methan im Bereich 1,5-
3 und fir Diesel im Bereich zwischen 4 und 6 [37, 38].
Kohlenstoffbildung
Katalysatordeaktivierung wird eher der obere Bereich

Variationsbereich des S/C-Verhaltnisses st

Zur  Vermeidung von und

von Belang sein.

Der
gegenuber anderen Reformierungsverfahren ist die

wesentliche Vorteil der Dampfreformierung
hohe Wasserstoffausbeute und die geringe Anfélligkeit
beziiglich Kohlenstoffbildung. Als Nachteile fiir einen
mobilen Einsatz kann man die geringe Dynamik des
Systems nennen, dass heilt Lastwechsel kénnen nur
Heizlast der externen

Uber eine Erhdhung der

Beheizung eingekoppelt werden, den hd&heren
Platzbedarf und das =zusatzliche Betriebsmedium

Wasser nennen.

3.2.21.2
Die partielle Oxidation POX ist die Reaktion eines

Partielle Oxidation

Kohlenwasserstoffes mit einer unterstéchiometrischen
Menge Sauerstoff [40]. Die partielle Oxidation nutzt den
Umstand, dass die Affinitdt von Sauerstoff zu
Kohlenstoff deutlich groRer ist als die zu Wasserstoff.
Bei Sauerstoffmangel wird daher nahezu ausschlief3lich
der Kohlenstoff oxidiert, so dass ungebundener
Wasserstoff verbleibt. Die vereinfachte Reaktion lautet

wie folgt:

POX-Reformierung:
C,H,O + ("T_l)o2 = nCO + %HZ

AH, <0

Die partielle Oxidation ist exotherm und muss im
schlechtesten Falle sogar extern gekihlt werden. Die
Ausbeute der POX hangt wesentlich von der Luftzahl
ab. Die Luftzahl A ist wie folgt definiert:

P tatséchlicher Luftmassestrom
Luftmassestrom fiir stoichiometrische Verbrennung

GL 6
Um hohe Ausbeuten zu erzielen, sind niedrige

Luftzahlen notwendig. Der genaue Wert hangt vom



Brennstoff ab. Anstelle der Luftzahl A wird in der
Literatur auf oft das sogenannte O/C-Verhéltnis
(Oxygen to carbon) verwendet, welches die Anzahl der
Sauerstoffmolekile auf die Anzahl der im Brennstoff

enthalten Kohlenstoffatome bezieht.

In der chemischen Industrie wird die POX seit langem
zur Erzeugung von Synthesegas verwendet. Der
Prozess kann mit oder ohne Katalysator ausgefiihrt

werden.

Mit der thermischen partiellen Oxidation (TPOX) bei
Temperaturen von 1200 — 1600°C konnen praktisch
alle  Kohlenwasserstoffe in  ein  Synthesegas
umgewandelt werden. Die Schwierigkeit stellt die
Erreichung einer hohen Vormischtemperatur und das
Auftreten von Kohlenstoffbildung dar. Mit steigenden
Luftzahlen kann die Produktausbeute stark erhoht
werden, da die erzielbaren Reaktionstemperaturen bei
niedrigen Luftzahlen nicht ausreichen, um die
Kohlenwasserstoffe ~ vollstandig zu spalten. Bei
Luftzahlen von A = 0,55 kommt man in den Bereich der

Gleichgewichtzusammensetzungen.

Die katalytische partielle Oxidation CPO erlaubt durch
den Einsatz von Katalysatoren die
Prozesstemperaturen auf 700-900°C zu senken und
ermdglicht auch eine geringere Luftzahl und dadurch

hohere Wasserstoffausbeuten.

Der wesentliche Vorteil der POX-Reformierung liegt in
der Flexibilitat bezuglich des eingesetzten
Kohlenwasserstoffes. Weitere Vorteile sind die hohe

Dynamik und der einfache Aufbau.

Nachteile sind die Produktgaszusammensetzung mit

hohen Mengen an Kohlenmonoxid und die geringe

Tabelle 4: Vor- und Nachteile verschiedener Reformierungsprozesse

Wasserstoffausbeute im Vergleich zur DR, sowie die

Russbildung und hohen Anforderung an die Werkstoffe.

3.2.2.1.3  Autotherme Reformierung

Die Autotherme Reformierung ist eine Kombination der
Dampfreformierung und der partiellen Oxidation. Im
Idealfall wird durch die exotherme partielle Oxidation
jene Energie bereitgestellt, welche die endotherme
Dampfreformierung benétigt und dadurch kann eine
externe Beheizung entfallen. Durch genaue Regelung
der Luft- und Wasserdampfzufuhr kann der Prozess im

leicht exothermen Bereich gehalten werden.

Der Prozess arbeitet bei Temperaturen von 600-
1000°C mit einem S/C-Verhéltnis von 1-3 und einem
Luftiberschuss von 0,2 und A = 0,4 in Abhangigkeit des
verwendeten Kohlenwasserstoffes [39]. In der
industriellen Gasprozesstechnik wird das Verfahren oft
zweistufig ausgefihrt, um hohe Temperaturgradienten
im  Katalysator zu  vermeiden. Dazu  wird
Kohlenwasserstoff mit Wasserdampf und Sauerstoff
gemischt und in einer freien Reaktion in der Flamme
partiell oxidiert und anschlieBend in Katalysator

dampfreformiert [40].

Die Vorteile der ATR gegenuber der DR sind der
geringere Platzbedarf und die héhere Dynamik infolge
des Entfalls der externen Beheizung. Die Vorteile
gegeniiber der POX sind die héhere
Wasserstoffausbeute und die geringe
RuRbildungstendenz.

Ein  Vergleich der Vor- und Nachteile der
unterschiedlichen Reformierungsverfahren ist in
Tabelle 4 dargestellt.

Prozess Vorteile

Nachteile

Hoher Hy,-Gehalt im Reformat, H, im
Dampfreformierung Anodenabgas wird zur Beheizung des
Dampfreformers verwendet

Schnelles Hochfahren, hochdynamischer

Partielle Oxidation Betrieb méglich

Autotherme Schnelles Hochfahren, dynamischer Betrieb
Reformierung maoglich

Endothermer Prozess, komplexerer Systemaufbau

Geringer H, Gehalt im Reformat, stark exothermer
Prozess, H, im Anodenabgas kann nicht weiter im
Prozess genitzt werden

H, im Anodenabgas kann nicht weiter im Prozess
genltzt werden
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3.2.3 Reformergasaufbereitung

Die Reformergasaufbereitung ist dem Reformer
nachgeschaltet und dient zur Entfernung der fir die
Brennstoffzelle schadlichen Komponenten aus dem
Reformergas sowie gegebenenfalls zur
Konditionierung des Gases auf die Betriebstemperatur
meisten

der Brennstoffzelle. Bei den

Reformierverfahren besteht das Reformergas aus Ha,

CO, COo, H,0, N» und Resten von
Kohlenwasserstoffen. Nicht alle Brennstoffzellentypen
kénnen dieses Reformat direkt verwenden. Im
Wesentlichen  gilt die Aussage, dass die
Reinheitsanforderungen mit sinkender
Brennstoffzellentemperatur steigen. Fir

Niedertemperaturbrennstoffzellen ist die Reduktion der

CO-Konzentration wesentlich, da CO zu einer
Deaktivierung der eingesetzten Edelmetallkatalysatoren
fuhrt. PAFC kénnen CO-Konzentrationen von bis zu 1
Vol% tolerieren [34], PEMFC derzeit bis etwa 20 ppm
[41]. Die
Hochtemperatur-PEMFC, welche bei Temperaturen von
120-180°C arbeiten, haben den Vorteil einer erhéhten

CO-Toleranz. Infolge der héheren Betriebstemperatur

gerade in Entwicklung befindlichen

sollten damit 1-3 Vol% CO auch im Langzeitbetrieb
moglich sein [42].

Die Reformergasaufbereitung kann entsprechend des
CO-Gehalts im

Reinheitsanforderung der

Reformergas und den
Brennstoffzelle auf
verschiedene Arten ausgefiihrt sein. Das Reformergas
kann je nach eingesetztem Brennstoff und
Reformierverfahren zwischen 5-30 Vol% CO enthalten.
Bei der CO-Entfernung kann man prinzipiell zwischen
Verfahren

unterscheiden und sie werden je nach Anforderung

chemischen und physikalischen

einzeln und/oder kombiniert eingesetzt.

3.2.3.1 Wassergas-Shift-Reaktion

Das Wassergas-Shiftverfahren (siehe Gl. 4) zahlt zu
den chemischen Methoden und ist bei den meisten
Systemen direkt nach dem Reformer angeordnet. Im
Gegensatz zu anderen Verfahren hat diese Methode
den Vorteil, dass beim Abbau des Kohlenmonoxids

zusatzlicher Wasserstoff gebildet wird.

Die Wassergas-Shift-Reaktion ist leicht exotherm und

sehr oft thermodynamisch limitiert. Zur Verringerung
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des Reaktorvolumens wird die Shift-Stufe meist
zweiteilig ausgefihrt. Eine Hochtemperaturshiftstufe
(T=300-500°C) dient zur groben Reduktion eines hohen
CO-Gehalts im Reformat. Bei den hohen Temperaturen
liegt das Gleichgewicht bei hoheren CO-Gehalten.
Nach einer Zwischenkihlung wird der verbleibende CO-
(150-250°C)
aber

Gehalt in einer Niedertemperaturstufe

unter geringerer  Reaktionsrate besserer

thermodynamischer Gleichgewichtslage (geringer CO-

Gehalt) umgesetzt, sieche Abbildung 13.

Franctional Conversion
Increasing rate

Temperature —
Abbildung 13: CO-Umsatz in zweistufigem Shift-Reaktor [43]

Im Allgemeinen kann mit einem
Wassergas-Shift-Reaktor der CO-Gehalt auf Werte von

rund 0,5 Vol%trocken gesenkt werden.

zweistufigen

3.2.3.2 Selektive CO-Oxidation

In der selektiven CO-Oxidation wird unter Verwendung
eines Oxidationskatalysators CO aus dem Hy-haltigen
CO2

entsprechend GIl. 7 oxidiert. Die Reaktion ist stark

Reformergas selektiv. mit Sauerstoff zu
exotherm und daher muss auf eine lokale Uberhitzung
des Katalysators geachtet werden. Bei hoheren
Temperaturen und verbrauchtem Sauerstoff ist oftmals
auch eine

moglich [44].

umgekehrte  Wassergas-Shift-Reaktion

Co+1/20, < Co,
AH, =-262kJ/mol

CO-Produktion durch die

Wassergas-Shift-Reaktion werden

Zur Verhinderung der
Umkehrung der
Edelmetallkatalysatoren, welche bereits ab 100°C aktiv
sind und Reaktorkonfigurationen mit einer Uber den
Durchstromungweg verteilten Oz-Zufuhr verwendet. Der
CO-Gehalt lasst sich damit von 500-1000ppm auf

weniger als 10ppm reduzieren.



Neben der schwierigen Reaktionsfuhrung hat die CO-
Oxidation einen weiteren Nachteil. Theoretisch kénnte
der Reaktor mit einer Luftzahl A = O/CO = 1.0 betrieben
werden. Auch wenn der Katalysator dies erlauben
wurde, fluktuiert der CO-Gehalt im Reformat. Damit
sichergestellt dass der

werden kann,

Brennstoffzellenstack in keinen kritischen Zustand
CO-Oxidationsreaktor

Sauerstoffiiberschuss betrieben. Im Allgemeinen wird

gerat, wird der mit einem
eine A = O/CO = 2.0-4.0 eingestellt. Dabei kommt es zu
einer Oxidation von Wasserstoff und damit Verlust an
[45].

rickgewonnen werden, jedoch ist sie auf niederer

Produktgas Die Reaktionswarme kann zwar

Temperatur und daher nur gering exergetisch.

3.2.3.3  Methanisierung

Die selektive Methanisierung ist ein weiteres Verfahren
zur Reduktion des CO-Gehalts auf ein, fir die
Brennstoffzelle vertragliches Niveau. Dabei reagiert das

Kohlenmonoxid mit Wasserstoff zu Methan.

CO+3H, < CH,+H,0
AH, =-165kJ/mol

CO, +4H, < CH, +2H,0
AH . =-283kJ/mol

Die Anforderung an die Katalysatorselektivitat sind sehr
hoch, da man neben dem geringen zu entfernenden
CO-Gehalt (0.5-1 Vol%) einen relativ hohen CO,-Gehalt
(18-25 Vol%) im Reformat hat. Der Katalysator muss
daher stark selektiv beziglich der CO-Hydrierung sein
und gleichzeitig ein geringe Aktivitat fir die die COg-
Hydrierung und Wassergas-Shiftreaktion, die Uber die
Umkehrung CO erzeugt, besitzen. Die Reaktion wird
meist Uber Edelmetallkatalysatoren in Bereich von
250°C-350°C betrieben, bei hoéheren Temperaturen
kommt es zu einem starken Ansteigen der COg-
Hydrierung.

Der Vorteil ist die einfachere, passive Reaktionsfiihrung
CO-Oxidation.

Gesamtenergetisch betrachtet ist die Umwandlung des

im  Vergleich mit der selektiven
CO in CH4 auch besser als die selektive CO-Oxidation,
da das Methan im Anodenabgasbrenner verbrannt

werden kann und damit die Energie auf hoéherer
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Temperatur als bei der CO-Oxidation genutzt werden
kann [46]

3.2.3.4  Membranverfahren

Bei den Membranverfahren werden die
unterschiedlichen Eigenschaften des
Wasserstoffmolekils im  Vergleich zu anderen

Reformatbestandteilen genutzt. Der Wasserstoff wird
bevorzugt in der Membran transportiert und dadurch
kann man eine Anreicherung des Wasserstoffes im
Permeat erreichen. Man unterscheidet die Membranen
Selektivitdt. In  Kunststoff- oder
alle Stoffe,
allerdings der Wasserstoff aufgrund seiner GrolRe am
Anteil,

welcher aus dem Reformatstrom entfernt werden kann,

hinsichlich ihrer

Keramikmembranen diffundieren zwar
schnellsten. Die Wasserstoffausbeute, der
héngt von der Kontaktierungzeit ab. Umgekehrt hat
man mit einer langeren Kontaktierungszeit aber auch
unweigerlich einen hoheren Verunreinungsgrad im

Aus

Brennstoffaufbereitung fur

Permeat. diesem Grund werden in der
Brennstoffzellen
Palladiummembranen eingesetzt. Der Wasserstoff 10st
sich im festen Palladium und daher sind mit diesen
(>99.999%)

Wasserstoffes moglich. Nachteilig sind die hohen

Membranen hohe Reinheitsgrade des

erforderlichen Dricke und Temperaturen, um die

Permeation zu beschleunigen. Neben diesen
Problemen sind es hauptséachlich die hohen Kosten flr
Palladium und die, infolge der geringen Permeation,
grolen Membranflachen, welche die Nutzung dieses

Verfahrens in der Gasprozesstechnik limitieren.

3.2.3.5  Druckwechseladsorptionsverfahren

Dieses Verfahren ist ebenfalls aus der grof3industriellen
Wasserstofferzeugung bekannt. Spezielle Materialien
(z.B. Zeolithe) werden als Molekularsiebe genitzt,
welche bevorzugt die unerwiinschten Gaskomponenten
Druck Nach

Adsorptionsschritt wird der Druck abgesenkt und die

unter  hohem adsorbieren. dem
Gase desorbieren. Daher bendtigt man mindestens
zwei Einheiten und ein Regelsystem, welches zyklisch
zwischen den Adsorbern schaltet. Das System erfordert
daher einen hohen apparativen Aufwand, welcher
seinen Einsatz in einem Fahrzeugantrieb,
Heimenergiezentralen oder portablen Anwendungen

nicht sinnvoll erscheinen lasst [47].



3.3 Vergleich der Energieeffizienz einer
Ethanol-Reformer-Brennstoffzelle
mit Ethanol-Verbrennungskraft-
maschine

Vergleicht man die Nutzung  von, durch

Ethanolreformierung hergestellten Wasserstoff in der
Brennstoffzelle mit der direkten Nutzung von Ethanol in
einer Verbrennungskraftmaschine, so muss bei der
Abschatzung auf ahnliche Rahmenbedingungen im
Vergleich zuriickgegriffen werden. Zu diesem Zweck
wird auf die Literaturdaten von Maxoulis C.N. [48]
zuriickgegriffen, der ein herkémmliches Benzinfahrzeug
mit einem Brennstoffzellenfahrzeug im New European
Driving Cycle (NEDC) verglichen hat. Der Zyklusverlauf
ist in Abbildung 14 dargestellt und besteht aus einem
anfanglichen Start-Stopp-Betrieb als Stadtverkehr und

danach einer Fahrt auf UberlandstraRen.

120

108

| |

[:13] j

Speed, kmih

40

[ 200 408 600 &00 1000 1208

Time, s

Abbildung 14: NEDC Fahrzyklus [48]

Die Berechnung geht von einer Fahrzeugbasis ohne
Antrieb und Zusatzsysteme mit 590 kg aus. Der Antrieb
besteht entweder auf 75kW Brennstoffzellenantrieb
75kW

Verbrennungskraftmotor.

oder herkdmmlicher Benzin-

Die Ergebnisse sind in Tabelle 5 dargestellt. Das
Brennstoffzellenfahrzeug ist rund 20% schwerer als das
herkdmmliche Benzinfahrzeug. Betrachtet man aber
den Wirkungsgrad des Fahrzeuges, so ergibt sich fir
das BZ-Fahrzeug ein um 100% besserer Wirkungsgrad,

als fur das herkdmmliche Benzinfahrzeug.
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Tabelle 5: Vergleich des Treibstoffverbrauchs zwischen eines
Brennstoffzellenfahrzeugs (BZ-Fahrzeug) und einem
herkommlichen Benzin-Fahrzeug (Benzin-VKM) [48]

BZ- Benzin
Fahrzeug VKM
Masse [kg] 1200 970
Treibstoffverbrauch [I/100km] 4,56 6,2
Wirkungsgrad [%] 45,4 22,5

Wirkungsgrad BZ-Fahrzeug: Gesamtwirkungsgrad vom Brennstoffzellensystem und
Elektromotor uns Controller.
Wirkungsgrad Benzin-VKM: Gesamtwirkungsgrad von Motor und Antriebsstrang

Diese Daten ermdglichen den Vergleich der

Ethanol
konventionellen Fahrzeuges und eines mit Wasserstoff

Energieeffizienz  eines  mit betrieben

aus Ethanolreformierung betriebenem
Brennstoffzellenfahrzeuges. Im Wesentlichen muss der
Wasserstoff erst durch Reformierung entsprechend Gl.
10 erzeugt werden.

CZHSOH + 3H20 = 2C02 + 6H2 GL 10

Dazu muss einerseits die Reaktionswarme dieser

endothermen  Reaktion zugefiihrt werden und
andererseits kommt es zu Verlusten
(Verdampfungswarme, thermische Verluste, nicht

vollstandige Umsetzung infolge von unerwiinschten
Nebenprodukten, unvollstandige H»-Abtrennung und
ahnliches), weshalb wesentlich mehr Energie als die
reine Reaktionswarme bendtigt wird.

Die Wirkungsgrade von Reformern sind entsprechend
dem verwendeten Kohlenwasserstoff, der
Systemintegration, z.B. Warmeriickgewinnung aus dem
Reformer-Abgas und ahnliches, unterschiedlich hoch.
Der maximale theoretische Reformerwirkungsgrad
betragt, wenn man die endotherme Reaktionswarme
aus einer Ethanolverbrennung aufbringt, 96 % (unterer
Heizwert des erzeugten Wasserstoff bezogen auf den
Heizwert  des Ethanols

unteren eingesetzte

Hu_H2/Hu_EtoH).

Aus der Literatur [49], [50] und [51] kann man den

realen Wirkungsgrad von Ethanol-Reformern im

Bereich von 65-85% annehmen.

Mittelwert
ergibt

75%
Bild

Nimmt man einen von

Reformerwirkungsgrad  so sich ein

entsprechend Abbildung 15.

Die Reformierung von Ethanol zu Wasserstoff und die
anschlieBende Verstromung in einer Brennstoffzelle

ergeben damit eine rund 1,5-fache hbhere



Energieausnutzung im Vergleich zur Verwendung des

Ethanol im Verbrennungsmotor.

Aus dem Blickwinkel der Energieeffizienz ist die

Verwendung von Ethanol als Wasserstoffquelle damit

absolut gerechtfertigt.
2C0, +6H, e Energie aus Ethanolverbrennung im VKM mit einer
4 Effizienz von 22,5%
C,H,OH +3H,0 | AHr=174 0,225-1227 = 276.1 kJ/mol
kJ/mol
e Energie bei Reformierung und Brennstoffzelle mit
einer Reformereffizienz von 75% und BZ-Effizienz von
AHr =-1277 AHr = -1451 45.4%
kJ/mol 30, 30, kJ/mol ’

0,7515-1227-0.454 = 419 kJ/mol

e Der Energieausnutzungsgrad kann beim Reformer-
Brennstoffzellensystem um 51.8% im Vergleich zur
Verbrennung im VKM gesteigert werden.

Abbildung 15: Vergleich der Energielevel fiir die Verbrennung von Ethanol mit der Reformierung von Ethanol zu Wasserstoff und Umsatz
in einer Brennstoffzelle
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3.4 Reformertechnologien

3.4.1 Konventionelle Methan-Dampfreformer

Konventionelle Methan-Dampfreformer sind seit langer
Zeit in der chemischen Industrie im Einsatz. Sie werden
vor allem zur Wasserstoff- oder Synthesegasproduktion
(Hz2, CO) in groRen Ammoniakanlagen, Raffinerien und
Methanolherstellung eingesetzt. Der Entwicklungsstand
der Technologie ist ausgereift und es wurden Anlagen
Uber ein weites Spektrum an H,-Durchsatzen gebaut.

Der Aufbau der Reformer ist in Abbildung 16 dargestellt

und zusatzlich ist die GréRBenordnung der
Bauteildimensionen angegeben.
Die Warmezufuhr fur die endotherme

Reformierungsreaktion erfolgt Uber die Verbrennung
von Brenngasen. Die Warmeilibertragung erfolgt dabei

der

Uber

hauptséachlich Warmestrahlung  von

AIR REFORMER
BURNER

FEED
CH4, STEAM
A
CATALYST-
FILLED
TUBES ~
12m
REFORMER BURNER FLUE GASES
1 (TO HEAT RECOVERY BOILER)
p———- SYNGAS
—— H2, CO, CO2, CH4, H20
TO SHIFT REACTOR
SINGLE REFORMER TUBE
TYPICAL TUBE WALL
TYPICAL MATERIALS
CATALYST HIGH ALLOY STEELS:
MATERIALS: HK-40, IN 519
NICKEL ON
ALUMINA 7
SUPPORT TYPICAL DIMENSIONS:

TUBE LENGTH: 12 m

Abbildung 16: Standard-Methandampfreformer in der
chemischen Industrie [52]

WALL THICKNESS: 10-20 mm
TUBE DIAMETER: 70-160 mm
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Brennkammerwand zu den Reformerrohren. Dies
erfordert einen relativ groRen Abstand zwischen den
Reformerrohren, damit die Oberflache der Rohre eine
gleichmaRige Warmestromdichte erfahrt. Es ist daher
nicht méglich eine Vielzahl von Reformerrohren eng

zueinander stehend im Brennerofen anzuordnen, da es

dabei zur teilweisen Verdeckung der Rohre
untereinander kommen wirde. Alle Stellen dieser
Rohre, welche keine direkte Sichtverbindung zur

Brennofenwand haben, waren Kkalter als Stellen
desselben Rohres, welche eine direkte Einstrahlung
durch die Brennofenwand erfahren. Dadurch ergabe
sich eine, ungleichmafig Uber den Umfang verteilte
Wandtemperatur der Reformerrohre, die zu einer

reduzierten Lebensdauer durch lokale Hot-Spots fiihren

wiirde.
- Outer wall
emperature —
°C
8001
T wruneos
Radial Gradients at 4 m i N
Experimental measurements :E_ N
o
750 < \
=
\\
AN
4 o =
o/ s N
o 23
“0 "_\
9 S —— ; =
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Radial distance {mm)

Abbildung 17: Radiales Temperaturprofil in einem
Methandampfreformierungsrohr nach Messungen von Rostrup
[53]



Der Durchmesser der Reformerrohre ist relativ klein, da
der Warmeilibergang von der Reformerwand in die
Katalysatorschiittung gering ist und auch der
Warmetransport in radialer Richtung der Schittung
(~1TW/mK) sehr klein ist, siehe Abbildung 17. Eine
VergrofRerung des Reformerrohrdurchmessers wirde
daher, infolge der endothermen Reformierungsreaktion,
zu einer starken AbkiUhlung in Richtung Rohrachse
fihren und die Katalysatorausniitzung drastisch
verschlechtern. Die Reformerrohre werden vom Methan
mit einer hohen axialen Geschwindigkeit durchstromt,
um einen hohen Wa&rmeaustausch mit der Wand zu
erreichen. Um einen vollstidndigen Methanumsatz zu
ermdglichen missen daher die Reformerrohre mit 10-

20m Lange relativ lang gebaut werden.

Ein Fliessbild fir einen konventionellen industriellen
Reformierungsprozess zur Methandampfreformierung
ist in Abbildung 18 a.) und b.) dargestellt [54].

a.)
=
Feed
High-velocity,

=% bumer
Fuel £

Export =]

steam Sulphur
Comgf“m Reformer removal Flue gas

Steam Yy
Catalyst L
S
[ S
i PSA
Syngas purification Hydrogen
product
Boiler feed Tail
: ail gas.

pater | CO shift Condensate buﬁgr tank

Tail gas

Abbildung 18: Methan-Brenngaserzeugungssystem
(30000Nm*/d) [54]

Die Kapitalkosten fiir eine Methanreformierungsanlage,
Shift-Reaktor

Druckwechseladsorptionseinheit, konnen fiir eine kleine

bestehend aus Reformer, und
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Anlage (5 x 10° Nm*/d oder 62,5MW H,') im Bereich
von 200$/kW H angesiedelt werden [54]. Mit Erhéhung
der Anlagenkapazitat (5 x 10° Nm®d oder 625MW Hy)
senken sich die Kapitalkosten auf 80$/kW H..

Die herkdmmliche Reformertechnologie der
chemischen Industrie kann zwar auf eine Anwendung
mit kleinerem Durchsatz herunter skaliert werden, aber
die Kosten steigen infolge der Economy-of-Scale
drastisch an. Fir eine Wasserstoffversorgung einer
Tankstelle fir Brennstoffzellenfahrzeuge (bendétigt etwa
~6000Nm%h  H; 300kW  Hy)

Kapitalkosten auf 4000$/kW H; geschatzt.

oder werden die

Die hohen Kosten entstehen im Wesentlichen durch die

Konstruktionsweise und die Kosten fir die
hochlegierten Stahle, welche fiir die Hochtemperatur-

und Hochdruckanwendung erforderlich sind [55].

342 Kompakte Reformertechnologien

Die Wasserstofferzeugung fir Brennstoffzellen liegt,

verglichen mit traditionellen Anwendungen

(Ammoniaksynthese u.d.), in einem wesentlich

niedrigeren Bereich an Ho-Durchsatz. Der
Anforderungsbereich der Wasserstofferzeugung fiir
Brennstoffzellen ist jedoch sehr breit. Er geht von
stationaren Stromversorgungssystemen fur
Hausenergiezentralen  (1-200kW),

Brennstoffzellensysteme fiir den Verkehr (20-100kW)

Uber mobile

hin zu miniaturisierten mobilen
Stromversorgungseinheiten far Consumer-
Anwendungen (z.B. Laptop’s) von einigen Watt
Leistung.

Der niedrige Leistungsbereich dieser Anwendungen
erfordert somit ganzlich neue Ansatze im Bau von
Brenngaserzeugungssystemen  zur

Erzielung von

kompakteren und preiswerteren Systemen.

Weiters gibt es im neuen Technologiebereich Biomass-
to-Liquid und Gas-to-Liquid, welcher im Wesentlichen
auf einem Fischer-Tropsch-Prozess aufbaut, den
Bedarf an kleineren kompakten Hx-Erzeugungsanlagen,

welche zur Hydrierung benétigt werden [56].

1
Umrechnung basierend auf dem unteren Heizwert von Wasserstoff
Hy = 3 KWh/Nm?®



In der Folge werden die speziellen Anwendungen flr

miniaturisierte  Hx-Erzeugungssysteme im  Watt-
Leistungsbereich nicht weiter diskutiert.

Die Anforderungen an kompakte Reformer sind

e Hoher Grad an Warmeintegration, um die

Prozessabwarme zu minimieren und damit die

Reformereffizienz zu steigern.
e Kompakte, leichte Bauweise

e Schneller Anfahrprozess, speziell bei on-board

Reformern

Der wesentliche Ansatzpunkt bei kompakten Reformern
besteht in der Warmeintegration. In konventionellen
Reformern ist der Warmetransport vom Heizmedium in
den Kern des Katalysators durch die schlechte
im Katalysatorbett (~1 W/mK) stark
hohe

Reaktorkonzepte

Warmeleitung

limitiert und verhindert eine

Katalysatorausnitzung.  Andere
kénnen hier Abhilfen bringen. Ein weiterer Ansatzpunkt
den

ist die Warmeriickgewinnung aus

Verbrennungsgasen, welche in  konventionellen
Reformern durch Prozessdampfherstellung erfolgt, in

kompakten Reformern jedoch nicht erwiinscht ist.

3.4.2.1 Annulare Reformerbauweise

Die Fa. Haldor Topsoe (DK) entwickelte im Rahmen
von MCFC-Demonstrationsprojekten einen kompakten
Reformer, der eine hohe Warmeintegration und
kompakte Bauweise ermdglicht. Der Reformer wurde im
Unocal 250 kW MCFC Demostrationsprojekt (USA) und
in einem hollandischen 50 kW MCFC System

verwendet [57].

Abbildung 19 zeigt ein Beispiel dieses Reformers, in
welchem die Warme fir die Reformierungsreaktion
durch die Verbrennung von Anodenabgas der
Brennstoffzelle und im Bedarfsfall auch vom Brennstoff

zur Verfligung gestellt wird.

Das Reformerdesign basiert auf einer Integration der
unterschiedlichen Warmeleistungen, um die
Warmeriickgewinnung aus dem Verbrennungsgas zu
maximieren und dadurch einen hohen thermischen
Wirkungsgrad zu erzielen. Das Anodenabgas der
Brennstoffzelle wird im zentralen Brenner bei 4-5 bar

verbrannt. Der zu reformierende Ausgangsstoff, in
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diesem Fall CHs, wird von oben durch das erste
Katalysatorbett geleitet und dabei auf rund 675°C
aufgewarmt. Die Warmelbertragung erfolgt konvektiv
Uber die Verbrennungsprodukte und dem reformierten
welche beide

Produktgas, im Gegenstrom zum

Eduktstrom geflihrt werden.
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Fuel to be |

i/
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Flue gas i
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confaining unreacted T|
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Abbildung 19: Heat-Exchange-Reformer [58]

Nach
teilreformierte Gas durch mehrere Rohre an die

dem ersten Katalysatorbett wird das
Oberseite des zweiten Katalysatorbetts geleitet. Dort
flieRt das Gas wieder abwarts und wird dabei auf 830°C
aufgeheizt. Dies geschieht durch Konvektion der im
Gleichstrom fliessenden Verbrennungsprodukte und

radiativ vom Rohr der Brennkammer.

Die Kombination von Gleich- und Gegenstrom minimiert
die Temperaturenspitzen der Metallwédnde und damit
die Anforderung an die Hochtemperaturbestandigkeit
der Werkstoffe.

Die Vorteile dieses Reformers sind die geringe
BaugrofRe und Eignung fiir klein-skalige Anwendungen,
die Mdoglichkeit des Betriebs unter Druck und die
Méoglichkeit von Prozessintegration durch Verwendung
von Anodenabgas. Der Reformer zeigt ein gutes
Verhalten im Lastwechselbetrieb. Der einzige Nachteil
des Reformers besteht in der Forderung nach einem
hohen Heizwert des Brenngases, damit die
Brennerflamme nicht erlischt. Mehrere Firmen neben
Haldor-Topsoe, entwickeln diesen Reformertyp: United
Technology Corporation Fuel Cells, Ballard Generation
Systems, Sanyo Electric, Osaka Gas, ChevronTexaco

und IdaTech.



Ein anderes Beispiel fir kompakte, kleine Reformer
kommt von der Fa. WS-Reformer (DE) [59]. Ausgehend
von der Entwicklung einer flammenlosen Verbrennung,
der sog. FLOX-Verbrennung, baut die Firma kleine
Abbildung  20. Die

flammenlose Verbrennung basiert auf einer intensiven

Reformersysteme, siehe
Vermischung von Brenngas, Luft und Abgas. Dadurch
wird eine sehr homogene, flammenlose Verbrennung
ohne lokale Ubertemperaturen erreicht, sodass die

NOy-Bildung trotz hoher Luftvorwarmung niedrig bleibt.

Reformat Brenngas

Wasser

| Verdampfer/
Reformatklhler

FLOX-Brenner

Brennkammer

24m

Reformer-Rohr

— Isolierung

A

Abbildung 20: FLOX-Reformer [59]

Wie bei dem vorher beschriebenen Heat-Exchange-
Reformer erfolgt die Reformierungsreaktion an einem
Schittungskatalysator, der im Aulenraum eines

Doppelrohres angeordnet ist, wobei das heil3e
Reformat durch das Innenrohr zurlickstromt und dabei
seine Warme an den Zulauf abgibt. Durch die FLOX-
Verbrennung kann das Brennkammervolumen reduziert
werden. Allerdings bleibt das Problem der starken
Warmetransportlimitierung durch die Reaktorwand
bestehen. Ein anderer Nachteil ist die Notwendigkeit
von Verbrennungstemperaturen ber 850°C. Darunter
erlischt die flammenlose Verbrennung, weshalb sich

das System fur die Erdgasreformierung anbietet.

3.4.2.2  Plattenartige Reformerbauweise

Das Konzept stammt aus dem

Plattenwarmetauscherbereich. Die Idee, die Warme
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einer exothermen Verbrennungsreaktion zur
Erwdrmung eines Luftstroms innerhalb eines
Plattenwarmetauschers zu verwenden, stammt von

Hunter und McQuire aus dem Jahr 1980 [60].

Die Firma Ishikawajima Harima Industries (JP), kurz
IHI, entwickelte 1988 einen der ersten plattenartig
in 250kW PAFC
Der
Aufbau des Reformers ist in Abbildung 21 dargestellt.

aufgebauten Reformer, welcher

Demostrationsprojekten verwendet wurde [61].
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Abbildung 21: Plattenartiger Reformer von IHI [61] (Y...
Temperaturverlauf im Reformierungskanal, X... Temperatur im
Verbrennungskanal bei verteilter Sauerstoffzufuhr, Z ...
Verbrennungstemperaturverlauf ohne verteilte
Sauerstoffzufuhr)

Der Reformierungskanal und der Verbrennungskanal
sind durch eine metallische Wand getrennt. Die
Plattenzwischenraume sind mit Katalysatorpellets
gefullt. Durch enge Abstédnde kann es daher zu einem
wesentlich hdheren Katalysatorausnutzungsgrad im
Vergleich zu konventionellen Reformern kommen. Der
Brennstoff fir die Verbrennungsreaktion wird tber die
Lange verteilt der Brennkammer zugefihrt. Damit kann
das Temperaturprofil Gber die Lange geregelt werden.
Der
Spitzentemperaturen
Abbildung 21-b dargestellt. Wahrend ohne verteilte

Brennstoffzufiihrung

wesentliche Vorteil ist die Absenkung der

in der Brennkammer, wie in
das Brenngastemperaturen
Spitzen von Uber 1300°C erreicht, kann man mit

verteilter Zuflihrung wesentlich geringe Temperaturen



erzielen, da die ,Hot-Spot“ Bildung am Eingang des
durch die

Reformierungsreaktion gequencht wird. Durch die

Verbrennungsbereichs endotherme

Absenkung der  Temperaturspitzen  wird die
Werkstoffbelastung stark gesenkt.
Aufbau

Reformergeometrie und einfaches Up-Scaling infolge

Der plattenartige

ermoglicht damit eine sehr kompakte
baugleicher Elemente. Ein Nachteil der Plattenreformer
ist ihre beschrankte Tauglichkeit flir den Betrieb unter

Druck infolge des plattenartigen Aufbaus.

Der

Verbesserung des Warmetlbergangs zwischen dem

nachste Entwicklungsschritt bestand in der

exothermen Verbrennungskanal und dem endothermen

Reformierungskanal und in der weitergehenden

Miniaturisierung der Bauteile zur Erzielung hoher

Leistungsdichten.

Infolge der geringen Warmeleitfahigkeit in der
hohe

in den Grenzschichten im

Katalysatorschuttung bendtigt man  relativ
Temperaturunterschiede
Verbrennungskanal und Reformierungskanal. Dies fiihrt
zu einer starken  Temperaturuberh6hung im
Verbrennungskanal und zu niedrigen Temperaturen im
Reformierungskanal.  Gleichzeitig bewirken diese
Temperaturdifferenzen auch eine schlechte Ausnutzung
des Reformierungskatalysators, da ein wesentlicher
Anteil des Katalysators bei niedrigen Temperaturen

betrieben wird.

Der Warmeitbergang konnte durch die Einfiihrung von

Katalysatorbeschichtungen anstelle von

Katalysatorschittungen  verbessert ~ werden. In
Abbildung 22 ist der verbesserte Warmeubergang einer
Katalysatorschicht im Vergleich zur

Katalysatorschittung dargestellt [62].

Bei einem wandbeschichteten Reaktor kann die
Kopplung von exothermer und endothermer Reaktion
wesentlich verbessert werden. Die Temperaturspitzen
der Verbrennungsreaktion in der Katalysatorschicht
sind geringer al im Falle der Schiittung, da durch den
Kontakt mit der Wand die Reaktionswarme besser an

die endotherme Reformierungsreaktion abgeben kann.
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Abbildung 22: Vergleich des Wirmeiibergangs in einer
Schiittschicht und einer Wandbeschichtung, a.) exo- und
endotherme Reaktion in Schiittschicht, b.) exotherme Reaktion
auf Wandschicht, c.) exo- und endotherme Reaktion auf
Wandsschicht.

Kolios et al. [63] Institut fir chemische

Verfahrenstechnik Stuttgart (DE) entwickelten auf Basis

vom

eines katalytisch beschichteten Wandreaktor einen im
Gleichstrom betriebenen Erdgasreformer fiir 15kW Hy,
siehe Abbildung 23. Das Herzstlick des Konzepts bildet
ein maanderformig gefaltetes Metallband, welches, wie
in Abbildung 23 links gezeigt, die beiden Gasraume
voneinander trennt. Zur mechanischen Abstltzung der
Kanale werden metallische, wellenférmig profilierte
Spacer in die Kanale eingelegt. Die Spacer kénnen
katalytisch beschichtet oder als statische Mischer
geformt werden. Durch den direkten Kontakt der Spacer
mit dem Faltblech wirken diese wie Rippen und tragen
zur Verbesserung des Warmetransports zwischen den
Katalysatorenschichten in den benachbarten Kanalen
bei. Ein wesentlicher Vorteil des Faltreaktors im
Vergleich zu anderen Kompaktreaktorkonzepten liegt in
der Tatsache, dass alle Kanéale an einer Seite seitlich
zuganglich sind und von einem gemeinsamen Gehause

Dadurch
Edukten

werden, wie das in Abbildung 23 rechts fiir die

umschlossen werden. kann eine

Seiteneinspeisung von einfach realisiert
Mitteneinspeisung von Brennstoff zu erkennen ist.
Auflerdem lassen sich die katalysatorbeschichteten
Spacer-Strukturen austauschen, wenn die
Schweillnahte des Gehauses aufgetrennt werden. Der

Faltreaktor besteht aus neun Reformergas- und zehn



Brenngaskanalen mit einer Spaltweite von jeweils 2,3
mm und einer Taschentiefe von 50 mm. Als Katalysator
wurde sowohl auf der Brenngas- als auch auf der
kommerziell  erhaltlicher

Reformiergasseite  ein

Palladiumkatalysator eingesetzt. Mit einer effektiven

gefalietes
Metallband

Syngas
metallische < >
Wellstruknr
Gas |

metallische
Wellstrukr
Gas2

Mischer

ol
¢ Methan
5

o

!

sator
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o Kataly
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Abbildung 23: Wandbeschichter Plattenreformer Kolios et al [63]

Der Reformer erméglicht einen hochdynamischen
Betrieb mit bis zu 90% thermischen Wirkungsgrad tber
einen weiten Lastbereich von 3-15kW H,. Durch die
sehr kompakte Bauweise, hat der Reaktor wenig
thermische Tragheit und ist innerhalb von 13 Minuten

auf Betriebstemperatur.

3.4.2.3 Mikroreformer

Eine weiterer Forschungs- und Entwicklungsbereich zur

Erzielung kompakter Reformer ist die

Mikroreaktionstechnik.

Einerseits besteht hier das Ziel in einer weitergehenden
Intensivierung der Reaktoren und gleichzeitig Kopplung

von mehreren Reaktionsschritten in einem System.

Der Terminus Mikroreaktionstechnik ist nicht genau

gefasst. Prinzipiell spricht man von

Mikroreaktionstechnik im Falle dreidimensionaler
Strukturen mit Kanalquerschnitten unter 1mm, siehe

Kapitel 3.5 zum Thema Mikroreaktionstechnik.

Die Mikroreaktionstechnik erlaubt eine weitergehende
Prozessintegration und Prozessintensivierung. Einzelne

Prozessschritte in einem Brenngaserzeugungssystem,

Abgas g
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Lange des Faltblechs (Wandstarke 0,18 mm) von 267
mm nimmt der Reformer ein Volumen von etwa 0,7

Liter ein.

Methan/  Syngas

Lutt
Wasser || N
W AN /

Abgasl

Zu—/Ablauf

Gegenstrom—
wirmetauscher

— Dehnungsbalg

Gehiuseversteifung
| Gleichstrom—
reformer

Dehnungsbalg/
Umlenkung

Shift-Stufen
Verbrennung und Warmetauscher kénnen dadurch

Verdampfung, und

Reformierung,

noch wesentlich starker miteinander gekoppelt werden,

als es mit der herkdmmlichen Technologie mdglich ist.

Verschiedene Firmen beschéftigen sich derzeit mit
Velocys (US),
Mikrotechnik Mainz (DE), Heatric (UK) und InnovaTek
(Us).

Mikroreaktionstechnik: Institut ~ fur

hat

Mikroreaktorbasis

Velocys einen  Methan-Dampfreformer  auf

Der  Aufbau
Mikroreaktors ist in Abbildung 24 dargestellt.

gebaut. des

—17.780cm —
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Reactant —p
Fuel —p

Air —p
Exhaust +——F——

0.076em
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Abbildung 24: Aufbau des mikrostrukturierten Reformers von
Velocys [64]

Das zu reformierende Methan-Dampfgemisch wird
vorgewarmt und reagiert in einen metallischen
Schwamm, welcher mit einem



Reformierungskatalysator beschichtet ist und
Uberstromt wird (siehe Oberteil in Abbildung 24). Das
Produktgas verlasst den Reaktor im Gegenstrom und
ermoglicht damit die Warmerlickgewinnung. Die
notwendige Warme fir die Reformierung wird Uber
Methan-

Luftmischung wird vorgewarmt und strémt durch einen

einen Methanbrenner zugefihrt. Eine
Pfropfen aus einem metallischen Schwamm, welcher
mit einem partiellen Oxidationskatalysator beschichtet
ist. Dort wird das Methan partiell oxidiert und dann in
der anschliefenden Verbrennungszone verbrannt. In
dieser Zone ist ein Oxidationskatalysator auf der Wand
aufgebracht. Die Sauerstoffzufuhr erfolgt mittels, tber
die Lange verteilten Dusen, da es sonst zu einer
,Hot-Spot*

kommen wirde. Die einzelnen Elemente bestehen aus

starken Bildung im Mischungsbereich

lasergeschnittenen Inconel-Platten, in welche die
Mikrostrukturen geédtzt werden. Die einzelnen Ebenen
sind mittels Diffusionsschweillung zu einem Block

zusammengefugt.

Ein fertig geflgter Reformer ist in Abbildung 25
dargestellt. Er liefert 28 kW Hz und hat die Dimensionen
50x100x600mm [65]. Die Firma spezialisiert sich im
Moment auf die Herstellung von Methan-Reformern fir
Dort

Mikroreformer auf derselben Basis nur fir wesentlich

die Gas-To-Liquid Technologie. stellt sie

gréRere Durchflisse her.

Abbildung 25: Mikroreformer von Velocys mit 28 kW H,
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Die Firma Heatric (UK) verfolgt ein etwas anderes
Konzept zur Erzielung mikrostrukturierten Reformer.
Ausgehend von ihrer Erfahrung im Bereich kompakter
Waérmetauscher auf Basis von mikrostrukturierten
Plattenwarmetauschern baut die Firma sogenannte
(MAB-Reakstor).

Reaktionsflihrung in

Multiple-Adiabate-Betten-Reaktoren

Das bedeutet, dass die
herkémmlichen Katalysatorbetten aus Pellets oder
keramischen Monolithen adiabat durchgefiihrt wird und
nach einem Teilumsatz im Katalysatorbett ein
mikrostrukturierter Warmetauscher durchstromt wird.

Stromaufwarts sind alternierend ein Katalysatorbett und

ein Warmetauscher angeordnet, siehe Abbildung 26.

Abbildung 26: Multiple-Adiabate-Betten-Reaktor der Fa.
Heatric [66]

Obwohl Heatric ihre mikrostrukturierten Warmetauscher
auch katalytisch beschichten konnte, verfolgt sie die
Technologie des MAB Reaktors aus folgenden

Grinden:

e Probleme mit der Adhasion des Katalysators am

Metallsubstrat

e Schwierigkeiten mit der Katalysatorlebensdauer

und dem Katalysatorwechsel

o Kopplung der Warmetauscherfliche mit der
hohe
hohe

werden

Katalysatorflache erfordert eine

Katalysatoraktivitat, =~ wenn  unndétig

Warmeaustauschflachen vermeiden

sollen

In  Abbildung 27 ist ein 5kW
Methandampfreformers dargestellt. Das Konzept des

Prototyp eines

MAB-Reaktors erlaubt zwar eine Verkleinerung des
Reaktors, aber die Verkleinerung fallt im Vergleich zu
mikrostrukturierten  Reaktor

einem vollkommen

wesentlich geringer aus, siehe Abbildung 25.



Abbildung 27: SkW-Mikroreformer fiir Methan auf Basis des
Multiple-Adiabate-Betten-Reaktor [67]

3.4.3  Zusammenfassung

Betrachtet man die vergangene Entwicklung im Bereich
der Brenngaserzeugungssysteme und Reformer, so
kann man eine kontinuierliche Entwicklung in Richtung
kompakterer Reaktoren und Systeme fir die
Durch die hohe

Integration konnte die Baugrof3e stark verringert werden

Brenngaserzeugung erkennen.
und durch optimierte Warmeintegration sind hohere

Wirkungsgrade erzielbar.

Betrachtet man die Leistungsdichten von
verschiedenen Reformerbauweisen, siehe Tabelle 6, so
ist der Vorteil der Mikroreaktionstechnik klar ersichtlich:
Wirklich

Mikroreaktortechnologie verwirklichbar.

kompakte Reformer sind nur mittels

Tabelle 6: Vergleich der Leistungsdichten verschiedener
Reformerbauweisen

Leistungsdichte

R [kWiLiter]

Konv. Reformer 0,01-0,06
Annulare Reformer 0,1
Plattenreformer 0,2-0,4
Mikroreformer 5-13

Fir die Reformerentwicklung ergeben sich durch die
Mikroreaktortechnologie neue Anforderungen, welche

untenstehend zusammengefasst sind:

Neue Katalysatoren:

Wahrend anfangliche Systeme mit konventionellen
Trend
katalysatorbeschichteter

Katalysatorpellets funktionierten, geht der
eindeutig  in

Dies wirft

Richtung
Strukturen. naturlich gleichzeitig neue

Problemstellungen auf. Als Pelletkatalysatoren konnten
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bekannte Ni/Al,O; Katalysatoren aus dem Bereich der

konventionellen Erdgasreformierung angewandt

werden. Bei einer etwaigen Deaktivierung des
Katalysators konnte die Katalysatorschiittung noch
Auch die

eingesetzten

relativ  einfach ausgetauscht werden.
Plattenreformer mit

katalysatorbeschichten Elementen ermdglichen den
Austausch der Katalysatorplatten, falls es zu einer
Deaktivierung kommt. Die Mikroreformeranwendungen
ermdglichen diesen Austausch nicht mehr, da der
integrierte Reaktor meistens verschweifdt ist. Damit sind
die Anforderungen an den Katalysator wesentlich héher
als bei den anderen Technologien, da er einen ganzen
Durch die

Mikroreaktionstechnik

Lebenzyklus lang funktionieren muss.
Prozessintensivierung mittels
kann man allerdings die bendétigte Katalysatormenge
stark reduzieren und damit ist auch der Einsatz von
Edelmetallkatalysatoren im Bereich des wirtschaftlich

Maoglichen.

Strukturierte Katalysatoren:

Der Verkleinerung des hydraulischen Durchmessers in
mikrostrukturierten Reaktoren kann man nicht mit einer
Verkleinerung des Katalysatorpelletdurchmesser folgen,
da es in diesem Fall zu einem exponentiellen Ansteigen
des Druckverlust Uber die Katalysatorschittung fihrt,
siehe Ergun-Gleichung [68] fiir den Druckverlust in
Schittungen, Gl. 11:

9
—p:—fi-vz _fZ 'sz

% GL11
1-¢)
_150,0=¢)

S e 2 GL12
(1-¢)

f>=175p 2d, GL 13

Viskositat des Fluid
p... Dichte des Fluid
Porositat der Schittung
Vz... Leerrohrgeschwindigkeit
dp... Partikeldurchmesser der Schittung
fi...  laminarer Vorfaktor (Re = p-vody/ p < 20)
fo...  turbulenter Vorfaktor (Re > 200)
Eine Reduktion des Partikeldurchmessers in den
Submillimeterbereich flhrt zu kleinen Re-Zahlen und



damit zu einer laminaren Stromung. Andererseits geht
der Partikeldurchmesser invers-proportional zum
Quadrat in den laminaren Druckverlustvorfaktor f; ein,
weshalb der Druckverlust in einer mikrostrukturierten
Schittung wesentlich gréfRer im Vergleich zu einem

,hormalen” Schiuttschichtreaktor ausfallt.

Daher miissen sogenannte strukturierte Katalysatoren
verwendet werden. Darunter versteht man, auf einen,
durchstrombaren

mit geringem Druckverlust

Grundkorper aufgebrachte Katalysatorschichten,
ahnlich einem monolithischen Katalysator aus der
Abgasreinigungstechnologie. Die Grundkoérper kdnnen
Mikrostrukturen sein, wie z.B. mit Katalysator
beschichtete Mikrokanéale oder beschichtete Metall- und
Keramikschwamme. Die wesentliche Herausforderung
besteht in der Erzielung einer sehr gut haftenden
Katalysatorbeschichtung auf oftmals metallischen
Grundkorpern ohne Porositat, welche auch
Lastwechsel, An- und Abfahrvorgangen sowie

Vibrationen standhalten muss.

3.5 Mikroreaktionstechnik in der
Wasserstofferzeugung

Die Reformertechnologien und speziell die Vorteile von
Mikroreformern  zur Prozessintegration und zur
Erhéhung der Leistungsdichten wurden im vorherigen
Kapitel diskutiert. In diesem Kapitel werden Vorteile die

Mikroreaktionstechnik im Allgemeinen dargestellt.

Der Einzug der Miniaturisierung in der Technik begann
mit der Entwicklung von Transistoren und bereits in den
1960er Jahre wurden nichtelektronische
mikromechanische Bauteile entwickelt. Die
unterschiedlichsten Anwendungen werden unter dem

Begriff Mikrosystemtechnik (engl. MEMS micro-electro-

mechanical-systems) zusammengefasst und stellen ein
interdisziplindres Fachgebiet aus Ingenieur- und
Naturwissenschaften dar, deren Ziel die Verringerung
der Baugréfe und Materialbedarfs, Erhéhung der
Prozessintensivierung und die verbesserte Nutzung von

Ressourcen ist.

Die offizielle Einfuhrung der Mikrotechnik in der Chemie
erfolgte in Mainz 1995 unter der Bezeichnung
Mikroreaktionstechnik (MRT). Die Mikroreaktionstechnik
behandelt somit die Durchfiihrung physikalischer,
chemischer und biologischer Prozesse innerhalb
technischer Gerate, deren innere Geometrien
Abmessungen im Mikrometerbereich bis zu wenigen
Millimetern aufweisen und die Stoffumwandlung zur
Herstellung  chemischer und  pharmazeutischer
Produkte in Mikroreaktoren wird mit dem Begriff

Mikroreaktionstechnik umschrieben [69].

Der Begriff Mikroreaktor, oft auch Mikrostrukturreaktor,
beschreibt einen verfahrenstechnischen Bauteil, dessen
innere Geometrie eine charakteristische Lange im
Mikrometerbereich bis zu wenigen Millimetern aufweist.
Ein Vergleich der charakteristischen Langen von
herkémmlichen verfahrenstechnischen Apparaten und
Mikroreaktoren ist in Abbildung 28 dargestellt.

Als charakteristische Lange bei Stromungen durch
beliebige  Querschnitte  ist der  hydraulische
Durchmesser verwendbar [70]. Dieser definiert sich als
das Verhaltnis des Vierfachen des

Strémungsquerschnitts zum benetzten Umfang.

A uer
dh =4.19 Gl 14

I | | | |
1A 10A
1inm 10 nm 100 nm 1000 nm

Tpum 10 pm 100 pm 1000 pm

Mikro- Meso-

1mm 10 mm

poren poren Makroporen 1em  10em 100 cm
Rohr- 1m 10m
Milli- reak- Rahr-
Kkleine Mikroapparate apparate toren kessel
organ. Farb- ' ) ! th;r"lr- =
Molekile Proteine  pigmente Zelle bindel-
= apparate
Nanotechnologie Mikrotechnologie "Makrowelt"

Abbildung 28: Charakteristische Lingen in der Verfahrenstechnik und Mikroreaktionstechnik [71]



Unter Mikroreaktionstechnik verstent man daher

prinzipiell die Verkleinerung der Reaktionsapparate. Die

wesentlichen Vorteile der Mikroreaktionstechnik sind:

e Hohe Warmelbertragungsflachen

e Kleine Reaktorvolumina

¢  Optimale Vermischung

e Sicherheitsverbesserung bei Verwendung
explosiver Materialen

o Exakte Kontrolle von Reaktionen und Mdglichkeit
der Verhinderung ungewollter Nebenprodukte

durch

e Einfache Skalierbarkeit der Reaktoren

Numbering-Up

Konstruktionsprinzip mikrostrukturierter Apparate

Die erlauterte Bauweise gilt fiir Mikroreaktoren, die fir
technisch relevante Prozesse gebaut sind. Es gibt eine
Vielzahl

Miniaturisierungen ermdglichen, z.B. in Silizium-Wafer

weiterer Bauweisen, welche spezielle
geétzte Strukturen. Jedoch liegt deren Zielsetzung nicht
auf einem Apparat fiir technisch relevante Durchsatze
und daher werden diese Bauweisen nicht weiter

beleuchtet.

Bei der Konstruktion von technisch relevanten
mikrostrukturierten Apparaten werden vornehmlich die
in Abbildung 29 dargestellten prinzipiellen konstruktiven
Gestaltungsmaoglichkeiten angewendet [72]. Das in
Abbildung 29 links dargestellte Konstruktionsprinzip
zeigt eine Stapelung von mikrostrukturierten Platten,
welche um 90° versetzt sind. Damit Iasst sich ein
Kreuzstromapparat verwirklichen. Eine Gleich- oder
sich mit der rechten

Gegenstromflhrung lasst

Konfiguration ermdglichen.

K4

Produkipassage 1

Abbildung 29: Konstruktionsprinzip von Mikroreaktoren [72]

Die Einlasse und Ausléasse der Mikrostrukturen werden
in einem gemeinsamen Sammler zusammengefihrt.
Dieser kann auf der Seite des Mikrostrukturblocks
angeschweif3t werden oder wie in Abbildung 29 rechts

durch eine zentrale Bohrung verwirklicht werden.
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Die einzelnen Mikrostrukturplatten bestehen aus
Edelstahl, Hastelloy oder Inconel und werden durch
mikromechnische Fertigung und Atzung strukturiert und
mittels Flgetechniken, z.B. Diffusionsschwei3en und

Laserschweilden, zu einem Block verbunden.

Erh6éhung der inneren Oberflache:
Die Grolke S/V gibt die

Reaktionsapparates bezogen auf sein

innere Oberflache des
Volumen an.
Das maximale Verhaltnis S/V in herkémmlichen
Reaktoren der chemischen Industrie betragt rund
100m2/m3, wobei in Mikrokanalen Werte von bis zu
50000 m*m? erzielt werden kénnen.

Vorteil fur alle

Das ist ein  wesentlicher

Warmelbertragungsvorgange und katalytische
Reaktionen, da die aktive Oberflache stark vergrofert
wird. Fir Verbrennungsreaktionen gibt es ein Limit in
Die hohen

formenden

der Steigerung des S/V-Verhaltnisses.

Warmeverluste in einem sich
Verbrennungskern bei hohen S/V kénnen ein Ziinden
der Reaktion verhindern [73]. Umgekehrt kann bei
richtiger Auslegung auch ein explosionsgeféhrliches

Gemisch ohne Ziindungsgefahr behandelt werden.

Verweilzeitverhalten:

In herkdbmmlichen Reaktionsapparaten, somit

Makrostrukturen, kann man bei einer laminaren

Stromung durch den Apparat immer eine breite
Verweilzeitverteilung mit starkem Tailing beobachten.
Diese Verbreiterung der Verweilzeit liegt an dem
parabolischen  Strdmungsprofil  einer  laminaren
Strdmung. Bei einer Durchstrémung in Mikroreaktoren
beobachtet man trotz Vorliegen einer laminaren
Strémung eine enge Verweilzeitverteilung, die der eines
idealen Stromungsrohres mit Pfropfenstrémung nahe
[71].

Mikrokanéle gewinnt die radiale molekulare Diffusion

kommt. In den kleineren Querschnitten der
(Quervermischung) deutlich an Bedeutung und dadurch
kénnen radiale Konzentrationsgradienten ausgeglichen
werden.

Die Relevanz der radialen molekularen Diffusion kann
mit Hilfe der charakteristischen Diffusionszeit Tpis rad

abgeschatzt werden. Diese ist wie folgt definiert:

d, 12
TDiff _Rad — D GL 15
dh ... hydraulischer Durchmesser



Toiff rad... Zeitskala fur die radiale molekulare
Diffusion
D... Diffusionskoeffizient

Der Einfluss der molekularen Diffusion kann durch den

Vergleich mit der Verweilzeit oder auch der

charakteristischen Zeit fir die Konvektion ermittelt

werden
T konw = Gl 16
L... Kanallange
TKonv- - - Zeitskala fir die Konvektion
V... Strémungsgeschwindigkeit

In Tabelle 7 ist eine Abschatzung der charakteristischen
Diffusionszeit in Abhangigkeit vom Kanaldurchmesser

angegeben.

Tabelle 7: Charakteristische Diffusionszeit in Abhéngigkeit vom
Diffusionsweg [71]

Zeitkonstante radiale Diffusion

Diffusionsw -
sionsweg Tiff_rad [g“sl fli" Gas

dn [Hm] (D=10° m’s™)
1000 100
100 1
10 0,01

Bei Gasen kann in Mikroreaktor daher meist von einer
sehr engen Verweilzeitverteilung ausgegangen werden,
da die mittlere Verweilzeit Tkony in den meisten Fallen

Uber 100 ms liegt.

Reduktion der charakteristischen Lange:

Mit reduzierten Dimensionen steigen die Gradienten
von physikalischen Parametern, wie der Temperatur,
Druck und Dichte, welche eine wesentliche treibende
Kraft fir den Warme- und Stoffaustausch darstellen.
Um Mikroreaktoren mit konventionellen Reaktoren zu
vergleichen kann man sich der charakteristischen
z.B.
Warmeaustausch oder chemische Reaktion bedienen,
siehe GlI.

Prozess

Zeitskala Top des betrachteten Vorgangs,
15. Der betrachtete verfahrenstechnische
durch die Anzahl
Transfereinheiten (NTU ... number of transfer units)
Anzahl der

auch die

kann seiner

charakterisiert werden. Wenn die

Transfereinheiten  fixiert  wird, wird
Warmelbertragung oder der Umsatz der chemischen
Reaktion fixiert und damit die Effizienz des Reaktors
fixiert. Der Vergleich von Reaktoren auf Basis

derselben Effizienz ermdglicht einen exakten Vergleich,
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da die Produktzusammensetzung am Ausgang gleich
bleibt.

NTU — TKOH v

TO[)

GL 17

Tabelle 8: Charakteristische Zeitskalen fiir versch. Prozesse und
deren Abhiingigkeit vom Kanaldurchmesser [69]

Charakteristische TRl

Vorgan A vom Kanal -
9ane Zeitskala Top durchmesser
cp-d,’ 2
Warmeiibertragung Plpdy ~ dh
4-1-Nu
Heterogen katalysierte Reaktion
2
> Diffusionslimitiert L ~ dhz
4-D-Sh
d
> Kinetisch limitiert — ~d,
Ak
1
Homogene Reaktion 7 konstant
v

In Tabelle 8 sind die charakteristischen Zeitskalen flr
unterschiedliche Prozesse und deren Abhangigkeit vom
Kanaldurchmesser aufgelistet. ky und ks sind volumen-

und oberflachenspezifische Reaktionsraten und Sh ist

die Sherwood-Zahl eine Kennzahl fir den
Stofftransport, &hnlich der Nu-Zahl fir den
Warmelbergang.

Im Falle einer homogenen Reaktion gibt es keine
Abhangigkeit

Miniaturisierung des

Eine
erfordert

vom Kanaldurchmesser.
Kanaldurchmessers
daher, um eine gleich bleibende Effizienz zu erreichen,
eine entsprechenden Verlangerung der Kanallange L
oder Vervielfachung der Kanale N.

N‘L'dhz =k07’lSt. GL 18

Alle Prozesse haben eine

Abhangigkeit von ~dy und ~dy? und es bietet sich eine

anderen gelisteten
Miniaturisierung an. Fir eine lineare Abhangigkeit gilt
fur die Erreichung derselben Effizienz N-L-dy und fir
eine quadratische Abhéangigkeit N-L. Das bedeutet,

dass die Miniaturisierung, z.B. im Falle von
Warmelbertragung, eine wesentliche Verkleinerung
des Reaktionsapparates ermoglicht bei gleicher
Effizienz.

Warmetauscher-Reaktorkopplung:

Die Ausfihrung von beheizten und gekihlten

Mikroreaktoren hat fiir den Aufbau von Dampfreformern



und fir die Wassergas-Shift-Reaktoren einen

wesentlichen Vorteil. Durch die enge thermische
Kopplung des katalytischen Verbrennungsbereichs mit
dem Reformierungsbereich kann einerseits der
endothermen Reformierungsreaktion gentigend Energie
zugeflhrt werden, als auch der Warmetransport unter
einem wesentlich geringeren Temperaturunterschied
zwischen Verbrennungsbereich und
Reformierungsbereich zur Verfligung gestellt werden,
als das im Falle eines herkébmmlichen Reaktors mit
einem Strahlungswarmebrenner der Fall ware, siehe

Abbildung 22 [62]

Diffusionslimitierung in Katalysatoren:

In mikrostrukturierten Apparaten applizierte

Katalysatorschichten besitzen  eine  wesentlich
geringere Dicke, sodass auch sehr schnelle chemische
Reaktionen, im Gegensatz zu Katalysatorpellets in
herkdbmmlichen Festbettreaktoren, ohne wesentliche
intrapartikulare oder interpartikulare Stofftransport-
limitierungen betrieben werden koénnen. Ein Vergleich
der Katalysatorgeometrien in konventionellen und
Mikroreaktoren ist in Abbildung 30 dargestellt.

Mikroreaktor

Konventioneller Reaktor

Abbildung 30: Vergleich des interpartikuliren und
intrapartikuliren Diffusionsweg in konventionellen Reaktoren
und Mikroreaktoren [74]

Pressure drop and dT allowable

high
Packed v
- channels

Flow-through
engineered kinetics
slow structures
Flow-by fast
engineered
structures
Fin coatJ

Wall coat

Abbildung 31: Arten der Katalysatorstrukturierung in
Mikroreaktoren [74]

Die Art der Katalysatoreinbringung in Mikroreaktoren
hangt einerseits von der Reaktionskinetik und dem

erlaubten  Druckverlust, sowie einer erlaubten

30

zwischen
[74] gibt

diesbezliglich eine gute Zusammenfassung, welche

Temperaturerhbhung oder -absenkung

Stromung und Katalysator ab. Lerou

Katalysatorstrukturierung am Besten eingesetzt wird,
siehe Abbildung 31.

Numbering Up anstatt von Scale-Up:

Im konventionellen Reaktorbau muss bei einer
Durchsatzerhéhung ein Scale-Up -
MaRstabsibertragung durchgefiihrt werden. Dabei

sollten eigentlich die entprechenden, den Prozess
beschreibenden, dimensionslosen Kenngrdfien bei der
VergréRerung des Reaktors eingehalten werden. Diese
Forderung ist oft nur ungentigend verwirklichbar und es
kommt somit zu einem neuartigen Verhalten des
Reaktionsapparats im Vergleich zum Labor- oder

Technikumsmalfstab.

Die Mikroreaktionstechnik erlaubt hier einen anderen
der mit dem Terminus
[75].
Reaktionsapparat wird, um den Durchsatz zu erhéhen,

Zugang, -,Numbering Up*

beschrieben  wird Das bedeutet, der

einfach vervielfacht. Dabei kann man ein externes
Numbering up, bei dem mehrere Reaktoren fixer Grofie
gekoppelt werden und ein internes Numbering up bei
dem die Anzahl der Mikroreaktorelemente pro Reaktor

erhoht wird unterscheiden, siehe Abbildung 32.

| Ligquid-flow

splitting unit
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l | Multitude of
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=——~| Packaging, Interconnection,
l Sansing
Element:
= Function, Flow configuration
|
PN
R W W] Elamant replicas
Header:
distributing element Stack of alemants

dn-Bulaqunu |BuIajuj

Abbildung 32: Externes und internes Numbering Up von
Mikroreaktoren [75].



3.6 Grundlagen heterogene Katalyse

»,Chemistry without catalysis would be like a sword without a
handle, a light without brilliance, a bell without sound.”
Alwin Mittasch

Berzelius entdeckte 1835, dass es Stoffe gibt, welche
durch ihre blofle Gegenwart den zeitlichen Ablauf einer
chemischen Reaktion stark verédndern kénnen und
bezeichnete sie als Katalysatoren. Ostwald gab 1895
eine genauere Definition und formulierte sinngemaf:
Katalysatoren sind Stoffe, deren Zusatz bereits in sehr
geringer Menge die Geschwindigkeit einer Reaktion
beeinflusst. Es ist charakteristisch, dass diese Stoffe
vor und nach der Reaktion in gleicher Menge und
chemisch unverandert vorliegen [76]. Zusatzlich zur
Beschleunigung einer Reaktion kann ein Katalysator
mehreren
Produkts

auch dafir sorgen, dass von

Reaktionsprodukten die Bildung eines

bevorzugt werden kann.

Fir eine katalysierte Reaktion von zwei Reaktanten A
uns B zu einem oder mehreren Produkten P muss man
schreiben
b (4-K+B)|k

A+B+K<§{ . }%P+K GL 19
Einer der Reaktanten (A, oberer Fall) oder beide
Reaktanten (A und B; unterer Fall) reagieren mit dem
Katalysator K und bilden die Zwischenprodukte A-K
bzw. A-B-K. Die Bildung der Produkte P aus den
Zwischenprodukten erfolgt unter der Rickbildung des
Katalysators K. Der Katalysator ist somit in der Brutto-

Reaktionsgleichung nicht enthalten.

durch
Katalysator liegt an der Bildung der Zwischenprodukte

Die Beschleunigung der Reaktion den
und damit einhergehend mit einer Herabsetzung der
Aktivierungsenthalpie, siehe Theorie des aktivierten

Komplexes [76].

Die Vorgadnge sind in Abbildung 33 dargestellt, in

welchem die freie Enthalpie gegen die

Reaktionskoordinate aufgetragen.

Fur die nichtkatalysierte Reaktion der Reaktanten A und
B muss die freie Aktivierungsenthalpie AG” des

aktivierten Komplexes {A-B}" Giberwunden werden.
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[

{A B}’

AG” AGL |
NG ’é?z.-

AGP

freie Enthalpie

AK+B
AKB

Reaktionskoordinate

A+B+K P+K

b) ‘ (ABY

freie Enthalpie

AG°

AK+B
AKB

Reaktionskoordinate

A+B+K P+K

Abbildung 33: Einfluf} des Katalysator K auf die freie
Aktivierungsenthalpie AG™

Durch den Katalysator werden die Zwischenprodukte
A-K+B bzw. A-K-B durch Adsorption und Bindung der
Reaktanten an der Katalysatoroberflaiche gebildet. Und
falls der Katalysator geeignet ist, wird die freie
Aktivierungsenthalpie fir die Bildung als auch den
Zerfall der
Aktivierungsenthalpie der nichtkatalysierten Reaktion
Aus

Reaktionsgeschwindigkeit bei

Zwischenprodukte niedriger als die

sein. diesem Grund wird eine erhOhte
gleichen

Reaktionsparametern erreicht.

In Abbildung 33 sind zwei mdgliche Falle dargestellt. In
a) ist sowohl die die freie Aktivierungsenthalpie AG™_,
fiir die Bildung des Zwischenproduktes als auch AG™_
fur die Rickbildung der Ausgangsstoffe kleiner als
AG™,,, die freie Aktivierungsenthalpie fir den Zerfall
des Zwischenprodukts in die Produkte P und den
Katalysator K. In b) sind die Verhaltnisse skizziert fir
AG” 1, > AG™_ >> AG™,, . Das bedeutet im Fall a) ist

der Zerfall und im Fall b) die Bildung der gebildeten



Zwischenprodukte der geschwindigkeitsbestimmende
Schritt.

Aus dieser exemplarischen Betrachtung oder direkt aus
Gl. 19 folgt die wichtige Erkenntnis, welche ganz
allgemein fur die Katalyse gilt: Die freie
Reaktionsenthalpie AG® ist fiir die katalysierte und fiir
die nicht-katalysierte Reaktion identisch. Das bedeutet,
dass durch einen Katalysator das thermodynamische
Gleichgewicht zwischen den Edukten A und B und dem
Produkt oder Produkten P nicht beeinflusst werden
kann, Eine thermodynamisch unmdgliche Reaktion
kann auch durch einen Katalysator nicht erzwungen
werden. Ein Katalysator hat nur EinfluR auf die
Reaktionsgeschwindigkeit, und Hin- und Rickreaktion
werden (zumindest in Gleichgewichtsndhe) in gleichem
Mafe beschleunigt [77].

Eine weitere sehr wichtige Eigenschaft von
Katalysatoren ist ihre Selektivitdt. Darunter versteht
man die Moglichkeit, dass verschiedene Katalysatoren
unterschiedliche Reaktionswege und damit
verschiedene Produkte erzeugen. Zum Beispiel kann
Ethanol zu Acetaldehyd dehydriert oder zu Ethen

dehydratisiert werden, je nach Wahl des Katalysatorsz.

Eine solche Selektivitat steht nicht im Widerspruch zur
Tatsache, dass ein Katalysator die Lage des
Gleichgewichts nicht beeinflussen kann, vielmehr sind
die verschiedenen Reaktionen thermodynamisch
maoglich. Die Ursache fur die Selektivitat ist, dass der
eine oder der andere Reaktionsweg durch einen
speziellen Katalysator begunstigt wird, indem von
moglichen Parallelreaktionen die eine oder die andere
stark beginstigt wird. Da man das thermodynamische
Gleichgewicht in der Regel wegen der langen Zeit, die
dazu notwendig ist, nicht erreicht, erhalt man meist eine
Produktverteilung, die sich erheblich von jener im

thermodynamischen Gleichgewicht unterscheidet.

Haufig will man bewusst das thermodynamische
Gleichgewicht nicht erreichen, um ein Produkt zu
erhalten, das zwar schneller gebildet wird, aber nicht

das thermodynamisch bevorzugte Produkt von

2
Die Reaktionsgleichungen lauten

C,H,OH < CH,CHO+H, (Dehydrierung)

C,HOH < C,H,+ H,0 (Dehydratisierung)

mehreren mdoglichen ist. Man fihrt in diesem Fall die
Reaktion unter kinetischer Kontrolle durch. Im Falle,
dass man die Reaktion bis ans thermodynamische
Gleichgewicht bringen will, nennt man die Reaktion
gleichgewichtskontrolliert.

Man teilt die Katalyse prinzipiell in zwei Gruppen ein: in
die homogene Katalyse und in die heterogen Katalyse.
Bei der homogenen Katalyse liegen die Reaktanten,
Katalysatoren und Produkte in der gleichen
(gasférmigen oder flissigen) Phase vor. Bei der
heterogenen Katalyse ist das nicht der Fall. In der
Regel sind die Reaktanten und Produkte gasférmig
oder flissig und die Katalysatoren sind meist Feststoffe.
Bei dem in dieser Arbeit betrachteten System liegen die
Reaktanten im gasférmigen Zustand und die

Katalysatoren im festen Zustand vor.

Allgemein gilt fir die heterogene Katalyse, dass die
Oberflache des Katalysators (Grenzflache Katalysator —
Reaktant) den Ort des reaktiven Geschehens darstellt.
Aufgrund dieser Situation kann man die Geschehnisse
bei einer heterogen katalysierten Reaktion im

Allgemeinen in folgende fiinf Teilschritte unterteilen:

1) die Diffusion der Reaktanten an die
Katalysatoroberflache

2.) a) die Adsorption eines Reaktanten an der
Katalysatoroberflache (Fall oben in GIl. 19)
b) die Adsorption beider Reaktanten an der
Katalysatoroberflache (Fall unten in GI. 19)

3.) die Reaktion zwischen den Reaktanten

4.) die Desorption der Produkte von der
Katalysatoroberflache

5.) die Diffusion der Produkte weg vom Katalysator

Grenzschicht Gasphase
. A B

©) (@) Fimdiffusion
@ @ Porendiffusion

@ Adsorption/
Desorption

Chemische
AS— Baa Reaktion

Abbildung 34: Teilschritte in der heterogenen Katalyse an
porosen Feststoffen



Die Reaktanten A

Strdomungskern

und B missen aus dem

durch die Grenzschicht an das
Katalysatorpartikel diffundieren. AnschlieRend missen
die Reaktanten in die Porenstruktur des Katalysators
diffundieren. Dabei kdnnen sie zum Teil an den aktiven
Zentren adsorbieren oder diffundieren weiter ins Innere
des Katalysatorpartikels. Nach der Adsorption erfolgt
die vorher beschriebene Reaktion zu den Produkten P,
welche wieder von der Oberflache desorbieren und
durch das Porensystem und die Grenzschicht hindurch

in den Strémungskern wandern.

Die Oberflachenkonzentrationen der Reaktanten und

Produkte sind Uber die Adsorptions- bzw.
Desorptionsgleichgewichte mit den
Volumenskonzentrationen (im Fall von Gasen:
Partialdriicken)  verknupft. Das exemplarische

Reaktionsschema aus Gl. 19 muss daher fir die

heterogene Katalyse um die Adsorption und Desorption

erweitert werden:

b (A-K+B) & &
A('as)+B(rax)+K<E> @Eum)"l'KQP-'rK
‘ ¢ k| 4-B-K |k P

GL 20

In der Regel ist der Mechanismus noch komplexer. Eine

katalytische = Reaktion  besteht aus mehreren

Teilschritten mit unterschiedlich groRen Raten. Der
ratenbestimmende Schritt ist jener, welcher am
langsamsten ablauft. Fir die anderen Schritte, welche
nicht ratenbestimmend sind und diesem vor- bzw.

nachgelagert sind, wird haufig ein quasi-

thermodynamischer Gleichgewichtszustand

angenommen.

Die Ermittlung des geschwindigkeitsbestimmenden

Schrittes kann Uber die Abhéngigkeit der sogenannten

Reaktionsgeschwindigkeitskonstante  k  von  der
Temperatur ermittelt werden. Im Falle, dass
Stofftransportlimitierungen  ausgeschlossen  werden
kénnen, gilt fur die Reaktionsrate
dc n
=——=ke, Gl21
dt '

r ...Reaktionsrate (mol/mzs)
Cs...Konzentration an Katalysatoroberflache (mol/m?)
t...Zeit (s)
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k... Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (m/s)

n...Reaktionsordnung

Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k wird oft mit
dem Arrhenius-Ansatz ausgedriickt und besteht aus
StoRfaktor K

exp(Ea/RT). Ea ist
Aktivierungsenergie und enspricht AG”, siehe Abbildung
33.

k=k, exp{ £, }
RT

In einem Arrhenius-Diagramm kann man den Verlauf

dem  sogenannten und dem

Aktivierungsbeitrag

Gl 22

der Geschwindigkeitskonstante im Falle vorhandener
und nicht vorhandener Stofftransportlimitierung gut
erkennen, siehe Abbildung 35.

homogene
Reaktion

' .

! Beeinflussung durch
L]

| | €&—————>|
! Stoffiiber- Poren-
diffusion

heterogen katalysierte Reaktion

Ink

kein Transport-
. gang einfluss

[ 3 31 r
~ J€ * € el

T/°C

A

T
Abbildung 35: Arrhenius-Diagramm — Temperaturabhiingigkeit
der Geschwindigkeitskonstante einer chemischen Reaktion [72].

Im  Bereich kleiner Temperaturen wird die
Reaktionsgeschwindigkeit rein durch die katalytische
Reaktion bestimmt und die Stofftransportvorgange sind
ausreichend schnell, um keinen Einfluss auf die

Reaktantenkonzentrationen in der Gasphase am
aktiven Metall zu haben. Bei Steigerung der Temperatur
nimmt Geschwindigkeit der chemischen Reaktion stark
zu und die Diffusion in den Poren kann nur mehr
bedingt die Reaktanten zufiihren und es kommt zu
einem Abfall der Konzentration an der Oberflache des
aktiven Metalls. Bei weiterer Temperaturerhéhung
steigert man die chemische Reaktionsgeschwindigkeit
nochmals und der Stofftransport aus dem
Stromungkern durch die Grenzschicht an die aufliere
Partikeloberflache

geschwindigkeitsbestimmenden Schritt.

geometrische wird zum



Durch die Stofftransportlimitierungen wird die effektive
Reaktionsgeschwindigkeit, bezogen auf die
Konzentrationen der Reaktanten im Strdmungskern
herabgesetzt. Ein Verlauf der Konzentrationen bei den
unterschiedlichen Limitierungen ist in Abbildung 36
dargestellt.

Bei sehr hohen Temperaturen kann es zum Einsetzen
der homogenen, nichtkatalysierten Reaktion kommen,
welche neben der heterogenen, katalysierten Reaktion
ablauft und mit Temperaturerhéhung immer mehr Anteil
am Gesamtumsatz gewinnt.

Grenzschicht

. \ Katalysatorpore
3
>
AuRere Oberflache
A
Cas Kein Transportteinfluss
CA,O

Porengiffusion

\ Stoffuibergang in Grenzschicht

>
>

Abbildung 36: Konzentrationsverlauf bei unterschiedlichen
Limitierungen der heterogenen katalytischen Reaktion

Die Messung der chemischen Reaktionsraten erfordert
daher die AusschlieRbarkeit

Stofftransportlimitierungen. Bei falschlicher Messung

von

von effektiven Reaktionsraten mit
Strofftransporteffekten wird die Aktivierungsenthalpe E,

zu klein abgeschatzt.

Reaktionswege:

Die Schwierigkeit stellt oft die Ermittlung des

vorherrschenden Reaktionsmechanismus dar. Hier
missen die Annahmen durch den Vergleich der
dem

experimentellen Reaktionsratendaten  mit

angenommenen  Reaktionsmechanismus  Uberprift
werden. Der allgemeine Reaktionsweg (GIl. 20) kann
durch Unterscheidung zweier Reaktionsmechanismen
weiter klassifiziert werden. Im ersten Fall adsorbieren
beide Reaktanten A

Katalysatoroberflache,

und B auf  der
und es gilt jeweils ein
Adsorptionsgleichgewicht fiir die Reaktanten A bzw. B.
Die adsorbierten Reaktanten konnen teilweise zum

ebenfalls adsorbierten Produkt P reagieren. Fur P gilt
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dann wiederum ein Adsorptionsgleichgewicht zwischen
Gasphase und dem adsorbierden Produkt. Dieser
Reaktionsmechanismus wird Langmuir-Hinshelwood-
Mechanismus genannt. Charakteristisch fur diesen
Mechanismus ist, dass beide Reaktanten vor der
Reaktion adsorbiert sein missen, siehe Gl. 20 unterer

Fall.

L

A

Rate

Ps o F
O
K
, .schncll

[ schnell

O

6‘ H E el - aa
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Abbildung 37: Schema und Reaktionsrate der Langmuir-
Hinshelwood Reaktion [78]

lasst sich dann durch GI. 23

Konstantes pg

Die Reaktionsrate

ausdriicken.

b, pyb, py
(1+bA “patby 'pA)Z

r=k GL23
r... Reaktionsrate (moI/mzs)

k ... Geschwindigkeitskonstante

Px ... Partialdruck der Komponente A und B

by ... Adsorption-Desorptionsgleichgewichte

Ein anderer moglicher Reaktionsweg besteht darin,
dass nur ein Reaktant an der Oberflache adsorbiert
wird. (z.B. A) und sich der Reaktant B aus der
Gasphase dem adsorbierten A nahert und einen
Adsorptionskomplex mit diesem oder dem Katalysator
bildet und schlieRlich das Produkt B entsteht, siehe GI.
20 oberer Fall. Charakteristisch fiir diesen Eley-Rideal-
Mechanismus ist, dass nur ein Molekl vor der Reaktion

adsorbiert sein muss.

-°ﬂ. ':,R a AB
OOBOO_ . 00
\ K

" sl
@A
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OO00000000 >
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Abbildung 38: Schema und Reaktionsrate der Eley-Rideal
Reaktion [78]

Rate

Die Reaktionsrate lasst sich dann durch Gl. 24

ausdriicken.



=k b, P, Ps
(1+bA 'pA) Gl 24
r... Reaktionsrate (moI/mzs)
k ... Geschwindigkeitskonstante
Px ... Partialdruck der Komponente A und B
bx ... Adsorption-Desorptionsgleichgewichte
Weitere Komplizierungen basieren auf

Transportphanomenen auf und im Festkdrper. Durch
Oberflachendiffusion kénnen aktive Zentren lateral
beweglich sein. Durch Volumendiffusion kann die

Reaktionszone auf untere Oberflachenschichten
verbreitert werden. Prinzipbedingt ist die heterogene
Katalyse von den Oberflacheneigenschaften stark
abhangig. Die genauen Vorgange sind oftmals nur
hinreichend bekannt.

die

3.7 Katalysatoren fir

Ethanolreformierung

3.7.1 Reaktionen der Ethanol-Dampfreformierung

Die Dampfreformierung von Ethanol (Gl. 25) ist eine
endotherme Reaktion, welche im idealen Reaktionsweg
nur Kohlendioxid und Wasserstoff erzeugt. In Realitat
[auft eine Anzahl

die Ethanolreformierung (ber

komplexer serieller und paralleler Reaktionen ab [79].

Unter realen Reaktionsbedingungen kommt es zur
Bildung von Nebenprodukten,
Methan, Ethylen, Acetaldehyd und Aceton.

wie Kohlenmonoxid,

C,H.OH +3H,0 < 2CO, +6H,

Gl. 25
AH, =+347kJ | mol

Der Reaktionsmechanismus ist in Abbildung 39
dargestellt und besteht aus den folgenden
Reaktionswegen:

(1) Thermische Zersetzung oder katalytisches Cracken

von Ethanol zu Methan und anschlieBender
Dampfreformierung:
Bei héheren Temperaturen kann ein Teil des Ethanols

mit oder auch ohne Katalysator zersetzt werden nach:

Cracken

C,HOH < CO+CH,+H, Gl 26
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Methan-Dampfreformierung

CH,+2H,0—CO, +4H, GL.27

Der thermische Zersetzungsweg ist nicht vorteilhaft, da
der Reaktionsweg Uber das Zwischenprodukt Methan
geht und damit der weitere Reaktionsweg dem der
Dampfreformierung von Methan entspricht und deren
(hohe

entsprechenden Umsatz und Kohlenstoffablagerung)

Problematik Reaktionstemperaturen  fir

mit sich bringt.

Der katalytische Hauptreaktionsmechanismus besteht

aus der Dehydrierungs- und Dehydratisierungroute:

(2) Ethanol-Dehydrierung zu Acetaldehyd mit folgender

Decarbonylierung oder Dampfreformierung von Ethanol

Dehydrierung
C,H,OH - C,H,0+H, GL.28
Decarbonylierung
C,H,0—CH, + CO G129
Acetaldehyd-Dampfreformiernug

Gl. 30

C,HO+H,0—»>CO+3H,

(3) Dehyratisierung von Ethanol zu Ethylen, gefolgt von
der Ethylenreformierung und Kohlenstoffbildung durch

Polymerisation von Ethylen

Dehydratisierung

C,H.OH < C,H, + H,0 Ll
Polymerisation

C,H, — C, (polymerer Koks) GL 32
Ethylen-Dampfreformierung

C,H, +2H,0 —2CO + 4H, L33

An einigen Katalysatoren kommt es auch zur Bildung
von Aceton und Essigsaure. Die Reaktionswege daftr
sind noch nicht klar gedeutet und kénnen einerseits als
Reaktion mit Ethanol oder anderseits als Reaktion tber
Acetaldehyd gedacht werden:

(4a) Aldolkondensation von Acetaldehyd:

Das Aldolzwischenprodukt wird auf der Katalysator-
oberflache dehydriert und decarbonyliert, wobei sich
Aceton bildet [80, 81]:



2C,H,0—>CH,COCH, +CO, +H, Gl 34

(4b) Ethanolrekombination zu Aceton:

Das Aldolzwischenprodukt wird auf der Katalysator-
oberflache dehydriert und decarbonyliert, wobei sich
Aceton bildet [82, 83, 84]:

Acetonrekombination

2C,H.OH — CH,COCH, +CO+H, G35

Aceton-Dampfreformierung

CH,COCH, + 2H,0 —3CO +5H,
Gl 36

(5) Essigsédurebildung durch dissoziative Adsorption

von Wasser an Ethanol [85]

C,H,OH + H,0 — CH,COOH +2H,  GL.37

(6) Wassergas-Shift, (7) Methanisierungsreaktionen
Zusatzlich ablaufende Reaktionen sind entsprechend

dem Katalysator, der  Gaskonzentration und

Reaktionsbedingungen die Wassergas-Shift Reaktion

und die Methanisierungsreaktionen:

Wassergas-Shift-Reaktion

CO+H,0<CO,+H, Gl 38
Methansisierung

CO+3H2<:>CH4+H20 GL 39
C02+4H2<:>CH4+2H20 GL 40

Die Wassergas-Shiftreaktion ist erwiinscht, um
vorhandenes CO umzusetzten. Nachteilig ist allerdings,
dass das GGW der Reaktion bei hoéheren
Temperaturen auf der Seite der Edukte liegt. Die
Methanisierungsreaktionen sind so gut wie méglich zu
vermeiden, da es fir jedes CO bzw. CO; Molekil 3

bzw. 4 Molekiile Wasserstoff umgesetzt werden.

+H;0
Aceton
i +H,0
- Essigsiure
, 8
5 ®|-CO;
:‘?‘3 H, +H,0
G z +H,0
x -H» -
p— /
Wassergas-
\\ co
co
-H; +
co2
il | +H,0
Ethanol Methan g H20
-H;0
| +H,0
Ethylen o

|—> -
Koks

Abbildung 39: Schema des Reaktionsmechanismus der Ethanolreformierung



(8) Kohlenstoffbildungsreaktionen:

Unerwtinschte, jedoch bei allen

Kohlenwasserstoffumsetzungen auftretendende,
Reaktionen sind Reaktionswege, die mit der Bildung

von festem Kohlenstoff einhergehen

CH,<Cy +H,

Gl. 41
2CO0 < Cy + CO, Gl 42
CO+H,=Cy +H,0 Gl 43
C,H, — C g (polymerer Koks) Gl 44

Die ersten drei Reaktionen sind reversible Reaktionen,
d.h. bei entsprechenden Reaktionsbedingungen kommt
es auch zu Gasifizierung von bereits abgeschiedenem
Kohlenstoff.

Genauere Informationen zur

Kohlenstoffbildung sind in Kapitel 3.8.1 dargestellt.

3.7.2 Katalysatoren fir die Dampfreformierung

von Ethanol

Nickel stellt kommerziell bei der Reformierung von
Kohlenwasserstoffen das Katalysatormaterial der Wahl
dar. In der grof3technischen Wasserstofferzeugung wird
auf Ni/ALO; (10-20 wt% Ni) als

zuriickgegriffen [86], da Nickel im Vergleich zu anderen

Katalysator

Metallen und vor allem im Vergleich zu Edelmetallen

sehr glnstige Beschaffungskosten aufweist. Zum

Verstandnis: Eine Katalysatorfiillung eines

konventionellen = Methandampfreformers  fir  die

Wasserstoffproduktion in  einer durchschnittlichen
Ammoniakherstellungsanlage betragt in etwa 30t und

muss alle 5-10 Jahre erneuert werden [86].

In Tabelle 9 sind die aktuellen Rohstoffpreise

verschiedener Katalysatormetalle zusammengefasst:

Tabelle 9: Rohstoffpreise fiir Katalysatormetalle [87]

e gy | St g
Ni 18 Ag 640

Co 46 Ru 3826
Zn 1,8 Pd 12875
Al,O3 2,1 Ir 18140
CeO, 3,96 Au 42315
La,0; 6,96 Pt 53549
Rh 72025
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Die Reformierung zur Herstellung von Wasserstoff fir
befindet

Wasserstoffdurchsatz betrachtet in einer vollkommen

Brennstoffzellensysteme sich vom

anderen GréRenordnung, wie bestehende

Reformierungsprozesse der chemischen und
Wie in 343

Brenngaserzeugereinheiten  flr
hohe

und

petrochemischen Industrie. Kapitel

erlautert  stellen
Brennstoffzellen Anforderung an die

Katalysatoraktivitat —lebensdauer. Infolge der
unterschiedlichen Anforderungen und anderen, zu
reformierenden sind

Ausgangsstoffe neue

Katalysatoren und Reaktorsysteme erforderlich.

Es gibt derzeit (Stand Janner 2010) keine kommerziell
erhaltlichen Katalysatoren zur Ethanolreformierung mit
einer Lebensdauergarantie des Katalysatorherstellers.
Von der Fa. Siidchemie gibt es einen experimentellen
Katalysator, welcher allerdings nur auf einem Monolith

aufgebracht verflgbar ist [88].

Fir die Ethanolreformierung sind die wesentlichen
katalytischen Reaktionswege auf Metall- und/oder
Oxidoberflachen sind noch nicht aufgeklart. Nach Idriss
et al. [89] kann das Ethanolmolekil an verschiedenen
Bindungstellen aufgebrochen werden. Im Wesentlichen
besteht die Reformierungreaktion aus einer C-C, C-H
Welche Art

Spaltungsreaktion am einfachsten katalysiert wird, ist

und C-O Spaltungsreaktion. von

von der Interaktion des Ethanolmolekils mit der
Oberflache, der Natur des katalytischen Feststoffs und
den diversen Reaktionsbedingungen abhangig. Ein
idealer Katalysator sollte die C-C-Bindung spalten
CO  Dbei

Reaktionstemperatur vergiftet werden. Weiters sollte er

kdnnen und nicht vom adsorbierten
einen schnellen Sauerstofftransporttransfer vom Kern
des Materials an die Oberflache ermdglichen. In der
Folge sollte es zu einer schnellen Erneuerung des
Oberflachensauerstoffs kommen und der Katalysator
sollte Metallzentren beinhalten, die eine Vielzahl an
Oxidation/Reduktionszyklen mit einem Minimum an

Deaktivation bestehen.
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Abbildung 40: Bindungsenergien des Ethanol-Molekiil [90]

Es sind mehrere Reviews uber die Entwicklung von
Katalysatoren zur Ethanolreformierung [79, 91, 92, 93]
publiziert worden und eine Vielzahl unterschiedlicher
Katalysatormaterialien, (ZnO,
MgO, V205, Al,Os3, TiO2, Lax03, CeO2, SmO3), Metall-
Tragerkatalysatoren (Co/Al,03, Co/Lay0O3;, Co/SiOy,
Co/MgO, Co/ZrO;, Co/ZnO, ColTiOz, Co/V20s,
Co/Ce0,, Co/Smy03, Co/Ce0,-ZrO,, Co/C, Ni/LayO3,
Ni/Laz03-Al,03, Ni/MgO, Ni-Cu/SiO2, Ni-Cu/Al;O3, Ni-
Cu-K/Al;03) und Edelmetalltragerkatalysatoren (Rh, Pt,
Ru, Ir, Pd, Au auf Al,O3, ZrO,, CeO,, MgO) und andere

fur die Ethanolreformierung untersucht worden.

wie z.B. Metalloxide

Im Wesentlichen besteht aber noch kein Konsens uber
die ablaufenden Oberflachenreaktionen und die exakte
Reaktionsabfolge und daher lassen sich die
Katalysatorsysteme teilweise nur schwer vergleichen. In
der Literatur, Wang et al. [94], bestehen erste Ansatze
die katalytischen Funktionen der Ethanolreformierung
Uber theoretische

Berechnungen zuganglich zu

machen, und die von
Metalloberflachen, wie etwa Co(111), Ni(111), Rh(111)
die verschiedenen C-C, C-O und C-H
Spaltungsreaktionen zu klassifizieren. Wang et al.
dabei

experimentellen katalytischen Daten herstellen, jedoch

Eignung katalytischen

u.a., fir

konnten einen prinzipiellen Trend mit
scheint das Tragermaterial, welches in der Studie nicht
berlicksichtig wurde, einen entscheidenden Einfluss auf

die katalytische Funktion zu haben.

3.7.2.1  Metall-Trdgerkatalysatoren

3.7.21.1
Auf Kupfer basierende Katalysatoren haben durch die
CuO/ZnO/AI,O3  zur Methanol-

Reformierung groBe Aufmerksamkeit

Cu-basierende Katalysatoren

Verwendung von

erzielt und

verschiedenste Hersteller bieten kommerzielle

Katalysatoren an [95]. Dieser Katalysator hat bereits

ZW. 250-300°C eine hohe Aktivitat zur
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Methanolreformierung [96]. Nachteilig sind die kurze
Lebensdauer und das pyrophore Verhalten. Pyrophores
Verhalten bedeutet, dass der Katalysator im aktivierten
Zustand sehr sensibel auf Sauerstoff reagiert und
Temperaturschwankungen infolge der Kupfer-Oxidation
Die Ethanolreformierung mit CuO/ZnO/Al,O3
zeigte bei Temperaturen unter 500°C eine starke

zeigt.

Bildung von oxygenierten Produkten. Acetaldehyd (30-
70%), Ethylacetat (5-15 %) und Essigsaure (0-30%)
konnte auf Cu (30 wt%) Katalysatoren festgestellt
werden. Die Selektivitdt zu Essigsaure verhalt sich
direkt proportional zum H>O/EtOH Verhaltnis, wobei die
Ethylacetatselektivitat in Bezug zum Umsatz und zur
Temperatur steht [97]. Prinzipiell zeigt der Cu/ZnO
Katalysator nur beschrankte Eignung zur
Ethanolreformierung, da er bei Temperaturen unter
500°C nur 1.5-2.5
molH2/molEtOH zeigte, infolge der starken Bildung von

Nebenprodukten [98].

geringe  Hz-Ausbeuten von

Nisgushi et al. [80] studierten die Ethanol-
dampfrefomierung Uber CuO/CeO,, wobei sich eine

starke Acetonbildung feststellen liel3.

Schmal et al. [99] untersuchte einen Cu/Nb2Os

Katalysator. Er zeigte beide Reaktionswege, die
Dehydrierung zu Acetaldehyd und Dehydratisierung zu
Ethylen, welche auch bei Temperaturen von 500°C

noch 10% des Produktgases betrugen.

Prinzipiell lasst sich sagen, dass Cu keine starken
Dampfreformierungseigenschaften zeigt, aber ein guter
Dehydrierungskatalysator ist, sowie eine sehr gute
Wassergas-Shift-Aktivitat aufweist [100].

3.7.2.1.2  Ni-basierende Katalysatoren

Nickel-Katalysatoren werden zur Kohlenwasser-

stoffreformierung geniitzt, da sie sehr stark die
Spaltung von C-C Bindungen katalysieren. Daher wirkt

Nickel auch sehr gut in der Ethanolreformierung.

Comas et al. [101] untersuchten Ni/y-Al,O3 (35wt% Ni)
Katalysatoren. Unter den verwendeten Verweilzeiten
(LHSV=1L/gh)
Versuchsbereich (T=300 — 600°C) zu vollstandigem

Umsatz und es zeigte sich, dass der Katalysator die

kam es Uber den gesamten

Ethanolzersetzung am starksten katalysiert. Erst bei
héheren Temperaturen Uber T=500°C konnte ein

entsprechender Wasserumsatz gemessen werden und



die Methanreformierung aktiviert werden. Dies
bedeutet, dass man die hohe Methankonzentration aus
der Ethanolzersetzung erst bei héheren Temperaturen
abbauen kann. Eine Erhdhung des Dampf/Ethanol
(S/E)-Verhéltnisses hat bei T=500°C nur

marginalen Effekt auf die Senkung des Methan-

einen

Gehalts, da die Methanreformierung erst bei héheren

Temperaturen von 700-900°C voll aktiviert ist.

CH,+2H,0 - CO, +4H, Gl 45

Comas et al. [101], Descorme et al. [102] wie auch
Aupetre et al. [103] stellten fest, dass Nickel ein sehr
schlechter Katalysator fur die Wassergas-Shift-Reaktion

ist und diese nur sehr gering katalysiert.

Comas et al [101] und Fatsikostas et al. [104]
berichteten auch ein starke Deaktivierung, bereits nach
ein paar Minuten im Betrieb, durch Kohlenstoffbildung,
welche im Wesentlichen der Ethylenbildung durch die
Dehydratisierungsreaktion zugeschrieben wird.
Aluminiumoxid hat eine saure Oberflache, welche die
Dehydratisierungsreaktion unterstltzt und Ethylen ist
ein sehr starker Koksvorlaufer. Aus diesem Grund
wurden  Versuche unternommen die  Saure-
Eigenschaften des Al,O3 durch Promotoren zu senken

und damit die Koksbildung zu verringern.

Liberator et al [105] studierte das Verhalten eines Ni/y-
Alb,O3 (15wt% Ni) Katalysator modifiziert mit Lanthanum
und Silber in der Ethanol-Dampfreformierung. Wahrend
die Zugabe von Silber in der Methanreformierung einen
positiven Effekt auf die Verringerung der Koksbildung
hatte, traf das flr die Ethanolreformierung nicht zu. Eine
Zugabe von Lanthanum ergab jedoch eine verringerte
Koksbildung.

Fatsikostas et al. [106, 107] untersuchten Ni/La;O3
Katalysatoren. Diese zeigten eine hohe Aktivitdt und
Stabilitat.

Lanthanum-Oxykarbonat-Spezies

Dieser Effekt wurde der Bildung einer
(La202CO0s3)
zugeschrieben, welche mit dem, wahrend der Reaktion
an der Oberflache abgelagerten Kohlenstoff reagiert

und damit die Deaktivierung verhindert.

Frustreri et al [108] untersuchten die
Dampfreformierung und oxidative Dampfreformierung
von Ethanol ber Ni/MgO und Ni/CeO, Katalysatoren.

MgO wird als basisches Material beschrieben, welches
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im Gegensatz zu einem sauren Material, wie etwa
A|203, die

Dehydratisierung  bevorzugt

Dehydrierung starker als die
und dem daher die
Vermeidung von Koksbildung zugeschrieben wird.
CeO, ist ein Sauerstoffspeichermaterial, welches sehr
leicht Sauerstoff an der Oberflaiche abgeben und
aufnehmen kann. Nach Wang et al. [109] kann die
Zugabe von CeO; in der Methanreformierung mit
Ni/Al,O3 die Koksbildung stark vermindern, was der
Moglichkeit der Gasifizierung von Oberflachenspezies
durch Sauerstoffabgabe des CeO, zugeschrieben wird.
Frustreri et al. [108] konnten erkennen, das der Ni/MgO
Katalysator wesentlich weniger Koks bildet als der
Ni/CeO, Katalysator und sie schlossen daraus, das
Ce0O; die Zwischenreaktionsprodukte (Ethoxy- und
Aldehyd-Spezies) stark an der Oberflache adsorbiert
und daher ein Zerfall dieser Produkte in Koks erfolgt.
Nur

autothermen Reformierens konnte mittels dem Ni/CeO-

unter dem oxidativen Bedingungen des
Katalysators eine Verringung der Koksablagerungen

erzielt werden In diesem Fall scheint das
Sauerstoffspeicherungsverhalten von Cerium aktiv zu
sein, was sich in einer Entfernung des an der
Oberflache gelagerten Kohlenstoffs durch Oxidation

auswirkt.

Prinzipiell l1asst sich daraus schlielen das Ni eine sehr
starke Aktivitdt zur Spaltung von C-C-Bindungen und
bei héheren Temperaturen auch gute
Dampfreformierungseigenschaften aufweist. Nachteilig
sind die geringe Wassergas-Shift-Aktivitdt und die
starke Kohlenstoffbildung auf Ni-Katalysatoren auch im
hohen

Temperaturbereich (pyrolytische

Koksablagerungen).

3.7.2.1.3  Co-basierende Katalysatoren

Kobalthéltige Katalysatoren werden von vielen
Forschergruppen als effiziente Katalysatorsysteme flr

die Ethanolreformierung angesehen.

Haga et al. [110] waren mitunter die ersten Forscher,
Ethanol
AlL,O3

getragerte Metall bzw. Metalloxid Katalysatoren durch

welche die  Dampfreformierung  von

systematisch  untersuchten. Sie stellten
Impragnierung her und verwendeten Ti, Zr, Cr, Mn, Fe,
Co, Ni, Cu, Zn, Cd, Sb, Ru, Pt und Rh als aktive
Komponente und untersuchten die Ethanolreformierung

bei 400°C und S/E=4. Die Katalysatoren mit Co, Fe, Ni,



Cu, Ru, Pt und Rh produzierten Wasserstoff und
entsprechend der Selektivitdt der Reaktionsprodukte
beziiglich CO und CO; reihten sie die Metalle nach
Co>>Ni>Rh>Pt, Ru, Cu.

In einer anderen Arbeit untersuchte die Haga-Gruppe
[111]
Katalysatortragern. Die Bildung von Wasserstoff nahm

Kobaltkatalysatoren auf unterschiedlichen
entsprechend der Reihenfolge Co/Al,O3 > Co/ZrO, >
Co/MgO > Co/Si02 > Co/C ab. Die Werte des
Verhaltnis CO,/[C-haltige Produkte], welches ein Maf
fur die Selektivitdt zur Dampfreformierung darstellt,
nahmen in derselben Reihenfolge ab. Der Unterschied
in der Selektivitat konnte nicht mit der Kobalt-Dispersion
auf dem Katalysator oder mit der BET-Oberflache
sodass die hohen

korrelliert werden,

Selektivitdtsunterschiede in einer Interaktion des
Supportmaterials im katalytischen Prozess gesehen
wurden. Als wesentliches Nebenprodukt wurde CHg
gesehen, dessen Entstehung der Ethanolzersetzung

und der Methanisierung von CO zugeschrieben wurde

C,H,OH < CO+CH,+H, Gl. 46

CO+3H, < CH,+H,O Gl 47

Die Dampfreformierung findet selektiv auf Co/Al,O3; und
Co/SiO; statt, wobei die Ethanol-Zersetzung auf Co/C
stattfindet. Entsprechend dem Reduktionsgrad von Co
(Co/Al,03<C0o/Si02<Co/C) nahmen sie an, dass die
Ethanolzersetzung Co-Metall

stattfindet.

hauptsachlich  auf

Batista et al. [112] untersuchten ebenfalls Co/Al;Os3,
Co/SiO2 und Co/MgO Katalysatoren und konnten die
schlechte Reduzierbarkeit von Co auf Al,Os; auf eine
starke Metall-Trager Wechselwirkung durch Bildung
Co2AI0,
welche das katalytische Metall mit dem Trager bindet.
Alle
Kohlenstoffablagerungen und Deaktivierung. Batitsta

einer Kobaltaluminatphase zurtickfihren,

Katalysatoren zeigten starke
zeigte, dass Co/Al,O3 die starkste Koksbildung aufwies,
allerdings einen um den Faktor 1000 niedrigeren Wert

verglichen mit einem Ni-Katalysator.

Da die Bildung von CzH4 Uber die Dehydratisierung von
Ethanol eine Hauptreaktion auf Co/Al,O3; Katalysatoren
darstellt und Ethylen als Vorlaufer zur Koksbildung
angesehen wird untersuchten Assaf et al. [113] den

Effekt der Zugabe von geringen Mengen an Pt, Pd, Ir
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und Ru (0.3wt%) zu Co(20wt%)/Al,O3 Katalysatoren.
Die Reduktion von Kobalt konnte zwar durch die
Zugabe der Edelmetalle verbessert werden, die
Selektivitdt zu CoHs-wurde durch die Edelmetalle nicht
modifiziert. Die Autoren schlussfolgerten, dass die
Dehydratisierung zu Ethylen daher hauptsachlich tber
die sauren Zentren des Al,O3 Tragermaterials ablauft
und das Kobalt die weitere Reaktion Gbernimmt. Der
Ru-promotierte Katalysator zeigte die beste Selektivitat

far Wasserstoff.

De la Piscina et al. [114] untersuchten die
Ethanolreformierung von Kobalt (ausgehend von einer
Co(CO)s-Losung) auf MgO, Al,O3, SiOz, TiO2, V20s,
Zn0O, Lay03, CeO, und Smy0; fir ein S/E = 13:1 und
450°C fur 20h.

vollstandigen Umsatz fiir Co/Al, O3 fest, wobei jedoch

Im Wesentlichen stellten sie

nur Ethylen Uber die Dehydratisierungsreaktion gebildet
CO/V205

vollstandigen Umsatz und etwas Selektivitdt fir die

wurde. verhielt sich  &hnlich, zeigte
Dampfreformierung. Co/MgO and Co/SiO, zeigten nur
einen geringen Umsatz mit starker Acetaldehyd-
Selektitvitat, entsprechend der Dehydrierungsreaktion.
Co/TiOz
moderaten Versuchsbedingungen fast vollstéandig. Die
Katalysatoren Co/ZnO, Co/CeO;

verringerten Umsatz auch Co/La;O3 und Co/SmyO3

Der Katalysator deaktivierte trotz der

und mit etwas
zeigten gute Dampfreformierungseigenschaften mit
einer hohen Wasserstoffausbeute und CO2-Gehalt.
Allerdings wurde neben einem kleinen
Acetaldehydgehalt auch die Bildung von Aceton

festgestellt.

Die Gruppe um de la Piscina [115,116] untersuchte in
weitere Folge die Co/ZnO Katalysatoren, allerdings
mit einem sehr

immer hohen Dampf-zu-Ethanol-

Verhaltnis von 13. Im Gegensatz zur schlechten
Reduzierbarkeit von Kobalt auf Al,O3; unterstiitzt ZnO
die Reduzierung zu metallischem Kobalt. Bereits bei
niederen Temperaturen (450°C) konnte der Co/ZnO
Katalysator einen vollstdndigen Umsatz mit einer
Wasserstoffselektivitdt von bis zu 90% Uber eine
Laufzeit von mehr als 50h erreichen. Der Co/ZnO
Katalysator erzeugt kein CO und arbeitet damit fast

nach dem Formelumsatz.



C,H,OH +3H,0 < 2CO, +6H, (Gl 48)

Eine Erhdhung der GHSV von 2300h™ auf 22000h™
reduzierte unerwiinschte Nebenprodukte (CHas, CaHa,
Acetaldehyd und Aceton)

Wasserstoffselektivitat

und erhéhte damit die
ohne den Umsatzgrad zu
senken. Die Eigenschaften des Co/ZnO Katalysators
in der

sind stark von dem Kobaltsalz, welches

Katalysatorherstellung  benutzt  wird und der

Vorbehandlung des Katalysators (Kalzinierung,
Reduktion) abhangig. Mit einem Co(NOs), Salz als
Ausgangsmaterial und einer Kalzinierung hatte der
(CHs, CoHg,

Acetaldehyd und Aceton) und vollstandigen Umsatz bei

Katalysator viele  Nebenprodukte

Temperaturen hoher 450°C. Eine Reduktion nach der
Kalzinierung verringerte die Nebenprodukte vollstéandig
und ermoglichte einen vollstdndigen Umsatz ab 350°C
CH.,

mit geringer Bildung. Die Verwendung von

Co(CO)s Carbonylsalz als Ausgangsmaterial
ermoglichte einen vollen Umsatz bei 300°C und zeigt
nur CO2 und geringe Menge CHs als C-héltige

Produkte. Damit konnte eine Wasserstoffausbeute von
5,51 mol H, und 1,87 mol CO; (theoretisch 6 mol Hz
und 2 mol CO,) pro mol Ethanol erreicht werden. Die
Katalysatorimpragnation mit Metallcarbonylen ist von
Bailey und Langer [117] beschrieben worden und
durch die

Oberflachenspezies eine stark verbesserte Dispersion

ermdglicht Ligandenbildung mit
der Kobaltpartikel auf dem Trager im Vergleich zur
Impragnation mit Nitraten. Trotz des sehr hohen Dampf-
zu-Ethanol Verhaltnisses zeigte der Katalysator eine
welche zu einer
Durch die

Zugabe von 1wt% Natrium zum Co/ZnO Katalysator

betrachliche Kohlenstoffbildung,
Deaktivierung des Katalysators fihrte.
konnte eine Verbesserung der Katalysatorstabilitat

erreicht werden.

Neuere Ergebnisse dieser Gruppe [118] bei niedrigeren

Dampf-zu-Ethanol Verhaltnissen zeigten, dass der
geringe CO-Gehalt im Wesentlichen in der starken
Wassergas-Shift Aktivitat der Co/ZnO Katalysatoren

begriindet ist.

Ha et al. [119] untersuchten die Ethanolreformierung
Kobaltoxid. Es

Dampfreformierungseigenschaften,

uber reines zeigte gute

hatte aber den

Nachteil infolge der Phasenumwandlung bei Reduktion
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sehr stark zu versintern. Die Zugabe von geringen

Mengen CeO; konnte das Sintern verhindern.

Ceriumoxid und Ceriumhaltige-Oxide, z.B. CeZrQg, sind
sog. Sauerstoffspeichermaterialien, welche Sauerstoff
ohne Zersetzung aus der Kristallstruktur abgeben und
aufnehmen koénnen. Als Tragermaterial ist CeO, seit
den 1970ern stark beforscht [120]. CeO»
Oxid, exzellente

Eigenschaften aufweist. Eine sehr schnelle Reduktion
ce?

Sauerstoffleerstellen an der Oberflache und im inneren

ist ein

basisches welches Redox-

von Ce* zu unter der Bildung von
des Festkorpers. Aus diesen Griinden ist CeO; ein
essentieller Bestandteil von Autoabgaskatalysatoren,
da es wahrend der sauerstoffreichen Phasen Sauerstoff
speichert und wahrend sauerstoffarmen Phasen diesen
wieder abgeben kann. Diese sogenannte Sauerstoff-
Speicher-Kapazitat (OSC ... Oxygen-Storage-Capacity)
ermoglicht die Versorgung der Kkatalytisch aktiven
Metallzentren mit Sauerstoff, auch wenn kein O in der
Gasphase vorhanden ist [121]. Wang et al. [122] zeigte,
dass ein Co/CeO; Katalysator, verglichen mit reinem
Kobaltoxid oder reinem CeO,, hohere Aktivitdt und
Selektivitat aufweist und daher ein synergistischer

Effekt in der Materialpaarung besteht.

Ozkan et al. [123] untersuchten Co/ZrO,, Co/CeQ,-ZrO,
Co/Ce0Os

Ethanolreformierung. Die

und Katalysatoren fur die

Autoren betrieben die
Untersuchungen bei hohem S/E-Verhaltnis von 10, um

grundséatzliche Effekte charakterisieren zu kdnnen.

Es zeigte sich, dass die Aktivitdt der Katalysatoren und
die Stabilitdt entsprechend der Reihenfolge Co/ZrO, <
Co/Ce02-ZrO; < Co/CeO2 zunimmt. Die ZrO,-haltigen
Katalysatoren deaktivierten nach 1h Betrieb bei 450°C,
die Ce02-ZrOz-getragerten Katalysatoren nach 15h und
die CeOz-getragerten Katalysatoren blieben tber 110h
vollstandig aktiv. Die Autoren konnten die Deaktivierung
durch Raman-Analyse und Materialcharakterisierung
Koksbildung

Sauerstoffmobilitat der

einer zuordnen.  Messungen der

Katalysatoren zeigten die
héchste Mobilitat fur CeO,-getrégerte Katalysatoren
und folgedessen wurde die hohe Stabilitadt der CeO,-
deren hoher

haltigen Katalysatoren in

Sauerstoffmobilitat bedingt gesehen.



Prinzipiell lasst sich zusammenfassen, dass Co eine
hohe Aktivitdt zur Trennung der C-C Bindung des
Ethanol

bereits bei niedrigen Temperaturen (350-

450°C) aufweist. Die Selektivitat der
Reaktionsprodukte, Kohlenstoffbildung und
Katalysatorstabilitat wird jedoch stark vom

Tragermaterial beeinflusst.

3.7.2.2  Edelmetall-Trégerkatalysatoren

Edelmetalle sind bekannt fiir deren hohen katalytischen

Aktivitdten und zeigen hohe Dehydrierung und
Hydrierungsaktivitat, sowie Cc-C
Bindungspaltungsaktivitaten, weshalb sie bevorzugt in
der katalytischen Reformierung von
Kohlenwasserstoffen eingesetzt werden. lhr

wesentlicher Nachteil liegt allerdings in den hohen
Rohstoffkosten, vgl. Tabelle 9.

Verykois et al. [124] untersuchten die
Ethanolreformierung Uber Rh, Ru, Pd und Pt auf Al,O3;
im Bereich von 600-850°C mit einer Metallbeladung von
0-5wt%. Dabei zeigte Rhodium die beste katalytische
Leistung im Vergleich der 1%M/AlLO3; Katalysatoren
(M=Metall), sowohl in Bezug auf den Ethanolumsatz
und auf die Wasserstoffausbeute. Rh ist signifikant
starker and CO Bildung
entsprechend der Reihenfolge Rh>>Pt>Ru=Pd. Rh

zeigte nur geringe Mengen von Acetaldehyd und

selektiv  beziglich H;

Ethylen, wahrend die anderen Metalle hohe Mengen an
Alle Metalle
zeigten Aktivitat fir die Wassergas-Shift-Reaktion. Bei

diesen Nebenprodukten produzieren.

der Variation der Metallbeladung von 1 auf 2wt% Rh
blieb die katalytische Aktivitat im Wesentlichen gleich.
Allerdings wurde bei einer Veranderung von 1 auf 3
oder 5wt% Ru der Ruthenium-Katalysator starker aktiv.
Der 5% Ru/Al,O3; Katalysator zeigte ahnliche Aktivitat
und Selektivitdt wie der 1%Rh/Al,O3 Katalysator. In
einem Langzeittest konnte der 5%Ru/Al,Os; seine
Aktivitat mit 15% Degradation des Ethanolumsatzes bei

800°C Uber 100h aufrechterhalten.

Cavallero et al. [125] untersuchten die 5wt% Rh/Al,O3
Katalysatoren fur die Ethanolreformierung bei einer

Temperatur von 650°C und bei S/E-Verhaltnissen von

4-12. Der Rh-Katalysator zeigte unter den
Testbedingungen keine Ethylenbildung. Eine
Verkilrzung der Verweilzeit erhbhte die
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Acetaldehydkonzentration. Die Wassergas-Shift-

Reaktion war auch bei kurzen Verweilzeiten im

thermodynamischen  Gleichgewicht, wogegen die

Methanreformierungsreaktion bei kirzeren

Verweilzeiten immer weniger aktiv wurde.

Ein Langzeittest mit den 5%Rh/Al,O3; Katalysator bei
650°C und S/E=8 zeigte eine starke Deaktivierung,
60% Abnahme des Ethanolumsatzes uber 100h. Die
Grinde wurden von den Autoren im Wesentlichen in
der Koksbildung am Rh-Partikel und an der Sinterung
der Rh-Partikel gesehen. Der gleiche Versuch unter
Zugabe einer kleinen Menge Sauerstoff (O/E=0,4)
zeigte eine wesentlich geringe Koksbildung und nur
15% Aktivitatsverlust tber 100h.

Mirodatos et al. [126] fanden heraus, dass Rh und Ru

Katalysatoren die hdchsten Wasserstoffselektivitat
unter oxidativen Dampfreformierungsbedingungen bzw.
autothermer Reformierung aufweisen. Sie testeten
5wt% Edelmetall (Pt, Pd, Ru und Rh) auf Al,03. Die
Untersuchungen wurden fir S/E=1,6 und O./E = 0,68

und Temperaturen von 650°C-800°C durchgefiihrt.

Die Katalysatoren mit Pt und Pd zeigten eine hohe
Selektivitat fir Acetaldehyd und hohen Umséatzen zu
Methan

Nebenprodukte Ethan und Ethylen wurden in nicht zu

sogar bei hohen Temperaturen. Die

vernachlassigendem AusmaR gebildet und die
Selektivtdt von Wasserstoff war mit 50-60% relativ
gering. Die oxidative Dehydrierung von Ethanol spielt
auf Pt und Pd-basierenden Katalysatoren eine wichtige
Rolle bis zu Temperaturen von 750°C. Daruber ist die
Zersetzung von Acetaldehyd abgeschlossen und die
durch  die

Shiftreaktion und die Methanreformierung bestimmt. Die

Selektivitaten  werden Wassergas-
Ru und Rh basierenden Katalysatoren zeigten eine
wesentlich bessere Aktivitat. Bereits ab 650°C wurde
vollstdndiger Umsatz von Ethanol und Acetaldehyd, mit
CH, als einzigem Nebenprodukt. Die Selektivitdt von
CH4 ist bereits bei 650°C gering und nimmt bei
Temperatursteigerung weiter ab und ist ab 750°C
vernachlassigbar. Fiir autothermes Reformieren leiteten

die Autoren folgende Reihenfolge, Pt<Pd<<Ru<Rh, ab.

Idriss et al. [89] untersuchten verschiedene Edelmetalle
auf CeO, zur Ethanolreformierung und konnten, Uber

in-situ-Charakterisierung der Oberflachenspezies, den



Unterschied zwischen Rhodium und anderen
Edelmetallen fiir die Eignung zur Ethanolreformierung
nachweisen. Der Ethanol adsorbiert sich auf der

Katalysatoroberflache und wird dehydriert. Wahrend
sich auf allen Metallen, aufler Rh, Acetaldehyd bildet,
wird auf Rh
Oberflachenspezies, ein sog. Oxymetallocycle (a)-O-
CH2-CHz-(a) (a...
Diese zyklische Oberflachenspecies wird dann direkt
ohne Bildung von Acetaldehyd zu CO und CHs

umgesetzt.

eine zweifach koordinierte

Metallische Bindung oder Ce-lon).

g om
N /
Rh M—M

CH,y -
2 €O,
CH; dehydrogenation CO + CH, ] co
e = g
M Pd, Pt H;0

CHECHO:J)

Abbildung 41: Reaktionsmechnismus der Ethanolreformierung
iiber Edelmetalle [89].

Rh/CeO2

Temperatur aktiv, allerdings zeigen sie, infolge des

Katalysatoren sind schon bei niedriger
unten erlauterten Reaktionsmechanismus, eine hohe
Selektivitat fur CH4. Die Selektivitat zu CO ist minimiert,
da das Tragermaterial die Wassergasshift-Reaktion

unterstitzt.

Wang et al. [127] untersuchten die Stabilitdt von
Rh/Ce0,-ZrO, Katalysatoren bei der Niedertemperatur-
Ethanolreformierung (T=450°C). Die
Ce02-ZrO;

Tragermaterial, da dieser Trager fir seine hoéhere

Autoren
verwendeten Mischkristalle als

Sauerstoffaustauschaktivitat und verbesserte
thermische Stabilitat (Sinterverhalten) im Vergleich zu
CeO; bekannt ist [128]. Der Rh/Ceg sZro 20, Katalysator
Reihe Zr/Ce-

Mischungsverhaltnissen die beste Aktivitdt und hohe

zeigte von einer von
Wasserstoffausbeute. Alle Katalysatoren deaktivierten
Uber 10h sehr stark, wobei die Deaktivierung mit
steigenden ZrO;, Gehalt zunahm und die Deaktivierung
im Wesentlichen infolge einer Koksbildung am Rh-
Metall gesehen wurde. Mit zunehmender Deaktivierung
wurde auch eine vermehrte Ehylenbildung festgestellt.
Die Katalysatoren konnten bei Temperaturen von

200°C und 1vol% O,-Gehalt wieder regeneriert werden.

Idriss et al. [129,130] untersuchten bimetallische Rh-
(M=Pt,Pd)

Rhodium zwar effizient fir die C-C-Spaltung von

M/Katalysatoren und schlossen, dass
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Ethanol wirkt, jedoch um die Kohlenstoffbildung zu
vermeiden und Wasserstoffausbeute zu erhéhen ein
zweites Edelmetall nétig ist. Pd und Pt haben eine hohe
Aktivitat  far  die
Rekombination
0.5wt%Rh-0.5wt%Pd Katalysator zeigte bei S/E = 6 und
500°C uber 14d keine Deaktivierung. Nachteilig ist

allerdings die CHs Selektivitdt, welche bei diesem

Wassergas-Shift-Reaktion  und

von atomarem Wasserstoff. Ein

Katalysator zwar im Vergleich zu reinem Rhodium
gesenkt werden konnte, jedoch im direkten Vergleich zu
Co-Katalysatoren hoch liegt. Eine Reduktion von CHs
kann nur durch Erhéhung der Temperatur und
Aktivierung der Methanreformierung reduziert werden
oder durch Auffinden einer Metallkombination, welche
bei niedrigen Temperaturen die Methanreformierung

ermoglicht.

Zusammenfassend lassen sich die Edelmetalle Rh und
mit weniger Aktivitdt auch Ru als effiziente C-C-
Bindungsbrecher klassifizieren. Die Edelmetalle zeigen
eine hohere katalytische Aktivitdt im Vergleich zu
anderen Metallen, aber unterliegen auch einer starken

Deaktivierung infolge von Kohlenstoffbildung.

3.7.2.3  Katalysatortrdgermaterial

Der Einfluss des  Tragermaterials auf die
Dampfreformierungsreaktion darf, wie aus den
vorherigen Kapiteln ersichtlich, nicht unterschatzt

werden. Das Tragermaterial bestimmt nicht nur die
Dispersion der katalytisch aktiven Metallpartikel und
deren Widerstand gegen ein Sintern, sondern es
bestimmt auch wesentlich die Reaktivitdt der aktiven
Metallpartikel und den Widerstand gegen Koksbildung
und teilweise greift das Tragermaterial auch in die

katalytische Reaktion selbst ein.

Mit anderen Worten ist das Tragermaterial ein
grundlegender Teil des Katalysators selbst und kann

damit nicht separat betrachtet werden.

Die Hauptaufgabe des Tragermaterials ist das
katalytisch aktive Material auf einer gro3en und stabilen
spezifischen Oberflache zu fixieren und den Reaktanten
zuganglich zu machen. Fir die Methanreformierung
werden haufig die Tragermaterialien a- and y-Al,Os,
MgO, MgAIl;0., SiO,, ZrO; and TiO, verwendet. Diese

Tragermaterialien haben eine hohe Porositat, was zu



einem guten Kontakt zwischen Reaktanten und

Katalysator fiihrt.

Das Tragermaterial hat auch die Aufgabe eine hohe
aktive Oberflache des katalytisch aktiven Metalls
aufrecht zu erhalten und es férdert oder verhindert die
Migration und Koaleszenz der Metallpartikel auf dem
Tragermaterial. Die Porenstruktur, Morphologie und
Phasenumwandlungen des Tragermaterials bestimmen

die endgiiltige KristallitgroRe der aktiven Metallpartikel.

Weiters werden durch die Art der chemischen Bindung
des katalytisch aktiven Metalls auf dem Tragermaterial
die elektronischen Eigenschaften — und damit die

Reaktivitat — beeinflusst.

Zum Beispiel fordert die Acidizitdt der Oberflache die

Methanaktivierung in der Methanreformierungsreaktion

aber umgekehrt auch die Zersetzung und
Polymerisierung und dadurch Kohlenstoffbildung.

3.8 Katalysatordeaktivierung

Unter Katalysatordeaktivierung versteht man den

Verlust an Aktivitdt und/oder Selektivitdt Uber die
Betriebszeit. Es ist groBes und sténdig auftretendes
Problem in industriellen katalytischen Prozessen. Die
Zeitskalen der Deaktivierung kénnen einige Sekunden
bis einige Jahren betragen, aber mit Sicherheit kommt

es zu einer Deaktivierung.

Es gibt

Katalysatordeaktivierung,

Arten der
Tabelle 10

unterschiedlichste
welche in

zusammengefasst sind.

Tabelle 10: Mechanismen der Katalysatordeaktivierung [131]

Der Katalysator kann durch Verunreinigung im
Eduktstrom vergiftet werden. Elementarer Schwefel aus
Schwefelverbindungen, wie z.B. H)S, chemisorpiert
sich an den aktiven Katalysatorzentren von Ni-
Reformierungskatalysatoren und blockiert diese. Durch
Kohlenstoffablagerung bei der Reformierung kann es
zur Bedeckung der katalytisch aktiven Zentren kommen
und/oder zur Verstopfung von Katalysatorporen
und/oder zum Bersten von Partikeln kommen. Bei
Hochtemperaturreaktionen kann es zum
Kristallwachstum in der aktiven katalytischen Phase
kommen und dadurch zu einer Verringerung der aktiven
Porenstruktur im

Zentren, zu einem Verlust der

Tragermaterial und/oder zu  Feststoffreaktionen
zwischen der aktiven katalytischen Phase und dem
Tragermaterial kommen, z.B. Spinellbildung NiAl2O4.
Das Vorhandensein von Sauerstoff im Eduktgas kann
zur Bildung von volatilen Dampfen fiihren und so zu
einem Verlust an Katalysator flihren, z.B. Bildung und

Abdampfen von RuOy in Autoabgaskatalysatoren.

Durch die Destillation wahrend der Ethanolherstellung
kann man schwefelhaltige Verunreinigung und damit
Vergiftungen ausschlieRen. Die Kohlenstoffbildung ist in
Reformierungsreaktionen immer ein wichtiger Punkt
und daher wird im nachsten Kapitel ausfiihrlich darauf

eingegangen.

Mechanismus Typ Beschreibung
Vergiftun Chemisch Starke Chemisorption von Spezies an katalytisch aktiven Zentren, Blockierung der
9 9 Zentren fiir die katalytische Reaktion

Fouling Mechanisch PhyS|k__a||sche Aplagerung von Spezies aus der Fluidphase auf der katalytischen
Oberflache und in den Katalysatorporen

Thermische Degradation Thermisch Thermisch induzierten Verlust an katalytischer Oberflache und Tragermaterialflache

Dampfbildung Chemisch Reakt|o__n von Gasmolekiilen mit dem Katalysator unter Bildung eines volatilen
dampfférmigen Produktes

. - Verlust an Katalysatormaterial durch mechanisch-induzierten Zerbrechen von
Zerkleinerung Physikalisch

Partikeln oder Abbrechen von Beschichtungen und Austragung aus dem Reaktor
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3.8.1 Kohlenstoffbildung bei der Reformierung

von Kohlenwasserstoffen

In katalytischen Prozessen, bei welchen

Kohlenwasserstoffe oder auch nur Kohlenmonoxid
beteiligt sind, treten Nebenreaktionen auf, die zur
Bildung von kohlenstoffhaltigen Ablagerungen auf der
Katalysatoroberflache fiihren.
Koks

bezeichnet. Diese Kohlenstoffablagerungen kénnen bis

Diese Ablagerungen

werden gemeinhin als oder Kohlenstoff
zu 20 wt% des Katalysators ausmachen und kénnen zu
einem Aktivitatsverlust durch Blockierung der aktiven
katalytischen Zentren und/oder Poren flihren. Im
fortgeschrittenen Stadium kann es zum Zerbrechen von
Katalysatorpellets kommen und damit zur Verstopfung
und Druckanstieg im Reaktor fiihren. Die Definition
Koks oder Kohlenstoff ist etwas willkirlich und bezieht
sich laut Konvention auf den Ursprung der Ablagerung.
Kohlenstoff ist im Speziellen ein Produkt der CO-
Disproportionierung, wo hingegen Koks durch die

Zersetzung oder Kondensation von

Kohlenwasserstoffen auf der Katalysatoroberflache
entsteht. Nichtsdestotrotz kdnnen die Koksformen von
Kohlenwasserstoffen mit hohem Molekurgewicht bis zu
praktisch reinen Kohlenstoff in Form von Graphit

variieren, in Abhangigkeit der Bedingungen der

Koksbildung und Alterung.

Menon [132] zeigte, dass die Struktur und Ort der
hinsichtlich
katalytische Aktivitdt wesentlich wichtiger sind als die
Quantitat der

Mechanismus der

Ablagerung dem Einfluss auf die

Ablagerung. Weiters variiert der
Kohlenstoffablagerung mit dem
(Metall, Metalloxid

Metallsulfidkatalysator).

Katalysatortyp oder

Arbeit

weshalb im

In  dieser werden  Metall-Katalysatoren

verwendet, Folgenden nur die

Kohlenstoffablagerungen fiir diesen Katalysatortyp

besprochen wird.

Der Mechanismus fir Kohlenstoffablagerung und
Koksbildung von Kohlenmonoxid und
Kohlenwasserstoffen auf Metallkatalysatoren ist in
Abbildung 42 dargestellt. Dabei kénnen die

unterschiedlichsten Arten von Kohlenstoff und Koks
entstehen, welche sich in Morphologie und Reaktivitat

unterscheiden [133].

CO@@) —» C,(@) + 0(a)

—» CinMe—® Cy
—» Me,C
Co(a) > Cp(s)

> CHa(g)
4 H(a)

—» Cc(s)

CnHm > Cu(a) + H(a) +CHx(a)

CHy(a) — kondensierte KW (Koks):l
Coc(a)’CB(a) 1CC(a)+H2(g)

Abbildung 42: Bildung, Umwandlung und Gasifizierung von
Kohlenstoff und Koks auf Metaloberfléichen.

Eine Ubersicht ist in Tabelle 11 und Tabelle 12
zusammengestellt. Zum Beispiel dissoziiert CO auf
Metalloberflachen und bildet die Form C,, atomar
adsorbierter Kohlenstoff. Dieser kann zu Cg, einem

polymeren  Kohlenstoffflm  weiterreagieren.  Die

urspriinglich reaktiven und damit leicht gasifizierbaren

Formen von Kohlenstoff, welche bei niedriger

Temperatur gebildet wurden, konnen bei hohen

Temperaturen und einiger Verweilzeit in die weniger

reaktiven, graphitischen Formen umgewandelt werden.

Tabelle 11: Arten und Reaktivitit von Kohlenstoffspezies auf Metallkatalysatoren

Bildungs- Peaktemperatur (°C)
Struktur Bez. N

temperatur (°C) fiir Reaktion mit H,
Adsorbiert, atomar Cq 200 - 400 200
Polymer, amorphe Filme oder Filamente Cs 250 - 500 400
Vermikulare Filamente, Faser und/oder Whisker Cv 300 - 1000 400 - 600
Metallkarbide (im Bulk) c, 150 — 250 275
Graphitische (kristalline) Platten oder Filme Ce 500 - 550 550 — 850
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Tabelle 12: Kohlenstoffarten die bei der Dampfreformierung von Kohlenwasserstoffen auf Nickel-Katalysatoren vorkommen [134]

Kohlenstoff Entstehung Unterstiitzende Betriebsbedingungen
Oberflachen- Belegung der  katalytischen Oberflache durch | Geringes S/C Verhaltnis, niedrige Temperaturen
bedeckender Polymerisation ~ von  C,Hn,-Radikalen. progressive | (<500°C), Vorhandensein von Aromaten
Film Deaktivierung
Fadenartiger Diffusion von C durchs Ni-Kristallit, Nukleation und | Geringes S/C Verhaltnis, hohe Temperaturen
amorpher Fadenwachstum mit Ni an der Spitze. (>450°C) , Vorhandensein von Alkanen oder
Kohlenstoff Kein Deaktivieren der Ni-Flache; Zerbersten des | Aromaten

Katalysators und steigender AP
Pyrolytischer Hochtemperaturgasphasenreaktionen fuhren zu | Hohe Temperaturen (>600°C), hohe Verweilzeit,
Kohlenstoff Radikalen, welche sich als Kohlenstoff ablagern und das | geringes S/C Verhéltnis, Vorhandensein von

Katalysatorpartikel einschlie@en oder an Reaktorwanden | Alkanen, hoher Druck

ablagern

UmschliefRen des Katalysatorpartikels und steigender AP

Es muss ausdricklich betont werden, dass nicht alle
Arten von Kohlenstoff zu einem Verlust an katalytischer
Aktivitat

Kohlenwasserstofffragmente oder Cy-Filme, gebildet bei

fuhren. Kondensierte polymerisierte
niedrigen Reaktionstemperaturen von <300-375°C und
graphitische Kohlenstofffilme, bei

Reaktionstemperaturen (ber 650°C hillen die aktive

Metalloberflache ein und reduzieren die
Katalysatoraktivitat. Die Deaktivierung von
Dampfreformierungskatalysatoren kann bei hohen

Temperaturen (500-900°C) auch durch die Bildung von
Metallkarbiden erfolgen (z.B. NisC bei industriellen
Dabei
Schicht an der

und durch die

Reformierungskatalysatoren). lI6st sich der

atomare Kohlenstoff in einer

Metalloberflache Bildung einer
Karbidschicht an der Oberflache der katalytisch aktiven
Zentren kommt es zu einem Verlust an katalytischer

Aktivitat.

Im mittleren Temperaturbereich von 375 - 650°C
kénnen sich Kohlenstofffilamente oder —fasern bilden.
Dabei 16st sich durch die katalytische Reaktion an der
Oberflache entstehender atomaren Kohlenstoff C, im
Metallkristallit, diffundiert durch das Metall und wird an
der Hinterseite wieder als Kohlenstoff ausgeschieden.
Dadurch wird das Metallkristallit vom Tragermetall
abgehoben und es bildet sich eine Kohlenstofffaser
und Metallkristallit,

zwischen Tragermaterial siehe

Abbildung 43.
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Kohlenstoffgasifizierung
Kohlenstoffablagerung [—

2H, H,0
c;(A <\
CH, Cup — CO+H,
C
Ca

Katalysator-
partikel

Kohlenstoff-

filament

Abbildung 43: Kohlenstoffabscheidung und —gasifizierung von
Kohlenstofffilamenten und —fasern

Das Kohlenstofffaserwachstum endet, wenn sich

gentigend Kohlenstoff abscheidet und die freie
Oberflache der Kristallite bedeckt. Eine vollstandige
Einkapselung der Metallkristallite findet nicht statt, wenn
die Hx/CO oder H,O/Kohlenwasserstoff-Verhaltnisse
ausreichend hoch sind. In der Dampfreformierung von
Kohlenwasserstoffen muss die Kohlenstofffaserbildung
daher nicht unbedingt zu einem Verlust an katalytischer
Aktivitat fihren. Jedoch kann es einer Verstopfung des
Porensystems im Katalysator kommen [133] oder zu
einem Verlust an katalytisch aktivem Metall, wenn die
entfernt

Kohlenstofffasern in einer

werden [135].

Regeneration

Bei der Regeneration mit einem milden einem milden
CO;, H20
Kohlenstofffasern durch Umkehrung des katalytischen

Oxidationsmittel  Ho, kbnnen die

Bildungsweges gasifiziert werden. Der Kohlenstoff an

der Metalloberflache wird dabei gasifiziert und infolge



der Umkehrung des Konzentrationsgradienten im
Metallpartikel kommt es zu einem Kohlenstoffstrom aus
der Faser an die Partikeloberflaiche und die Faser

schrumpft sukzessive in ihrer Lange.

Bei der Regeneration mit O, werden auch die Flanken
der Kohlenstofffaser angriffen und der Abbau ist

dadurch nicht so geordnet.

In der Praxis mussen die Betriebsbereiche fur die
Dampfreformierung  sorgfaltig  hinsichtlich  ihres
Kohlenstoffbildungspotentials  ausgewahlt  werden.
Denn grundsatzlich gilt, dass die
Bildungsgeschwindigkeiten fiir Kohlenstofffasern, wenn
ihre Bildung initilert wurde, oft ausreichend grof3 sind,
um katastrophales Verstopfen der Katalysatorporen und
Katalysatorversagen innerhalb weniger Stunden oder

Tage zu verursachen.

Die Geschwindigkeit, mit welcher flr einen gegebenen
Katalysator die Deaktivierung eintritt, hangt wesentlich
von den Reaktionsbedingungen — im Speziellen der
Temperatur und Gaszusammensetzung ab. Fur so
genannte  Kohlenstoff-unsensible  Reaktionen auf
Metallen (z.B. Methanisierung, Dampfreformierung,
Fischer-Tropsch- und Methanolsynthese) hangt die
Deaktivierungsgeschwindigkeit ry wesentlich von der
Differenz in der Bildungsrate r, und Gasifizierungsrate

rg von Kohlenstoff/Koks-Vorlufern ab.

ra=Tp-Fg Gl 49
Wenn die Gasifizierungsrate r, groBer als die
Bildungsrate ist wird kein  Kohlenstoff/Koks
abgeschieden. Die Raten fir die Bildung und
Gasifizierung steigen beide exponentiell mit der
Temperatur und die Differenz variiert dabei sehr stark
infolge der unterschiedlichen
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten und

Aktivierungsenergien.

Ein Beispiel von Bartholomew [133] ist in Abbildung 44
dargestellt, welches ein Arrhenius-Diagramm  fir
Bildungsraten und Hydrierungsraten von Alpha- und
Betakohlenstoff auf Nickel wahrend einer CO-

Methanisierung zeigt.

Ln (N x 10%)

Cp+H —®CH

Cy +H—»CH
E, = 130 klimol

=)
T

E, = T0 klimol

CO-Co +0
E, =32 kl/imol
E, =98 klfmol

1.0 1.5 20 25
UT(K yx10°?

Abbildung 44: Bildungsraten und Hydrierungsraten von C, und
Cp vs. reziproker Temperatur [133]

Bei Temperaturen unter 600 K dubersteigt die C,
Gasifizierungsrate die C, Bildungsrate und kein
Kohlenstoff wird gebildet. Bei Temperaturen tber 600 K
kehren sich die Verhéltnisse um und atomarer
Kohlenstoff wird auf der Oberflache abgelagert. Im
Bereich von 600-700 K wird dieser zu polymeren Cg
Ketten oder Filmen umgewandelt, welche den Nickel-
Katalysator deaktivieren. Bei Temperaturen Gber 700 K
lUbersteigt die Cy Hydrierungsrate die Bildungsrate und
keine Kohlenstoffbildung und damit Deaktivierung findet
mehr statt. Ein ,sicherer” Betrieb kann daher auf3erhalb
des Temperaturfensters von 600-700K gewahrleistet
werden. Ein  &hnliches Prinzip gilt fir die
Dampfreformierung - bei niedrigen Temperaturen
Ubertrifft die Kohlenwasserstoffadsorptionsrate oftmals
die Rate des Kohlenwasserstoff-Hydrocrackens und es

bildet sich ein deaktivierender Polymerfilm.

3.9 Katalysatorherstellungsmethoden

In der Literatur ist eine Vielzahl von
Katalysatorherstellungsmethoden verfugbar. Die
Auswahl der Herstellungsmethode richtet sich auch

nach der Art des Katalysators.

¢ Metallkatalysator (Volimetallkatalysator)

e Tragerkatalysator (Metall/Tragermaterial)

e  Strukturierter Katalysator (Metall/Tragermaterial in
Struktur, z.B. Monolith, Kanéle oder anderes,

appliziert)

Die Katalysatorentwicklung im Rahmen dieser Arbeit

beschéaftigte sich einerseits mit der Herstellung



pulverférmiger Katalysatoren, welche die

Untersuchungen des Ethanolreformierungprozesses
einfach ermdglichen sollten und andererseits die
Verwendung dieser Katalysatoren als
Schichtkatalysatoren in mikrostrukturierten Reaktoren

erlauben.

Aus der Vielzahl der Herstellungsmethoden werden hier
die drei, in dieser Arbeit verwendeten Methoden
erlautert. Die Hauptanforderung an die
Tragerkatalysatoren ist einerseits die Erstellung einer
hohen spezifischen Oberflache, eine Funktion der
Porositat des Tragermaterials, und die Herstellung einer
hohen Verteilung — Dispersion des aktiven Metalls auf
der Oberflache. Das heildt je kleiner der Durchmesser
der aktiven Metallkristallite bei der Herstellung
eingestellt werden kann, desto héher ist die Dispersion

der aktiven Metallkomponente.

391 Impréagnationsmethode - »Incipient

Wetness Impregnation*

Bei der Impragnationmethode wird das trockene pordse

Tragermaterial mit einer Salzlésung des aktiven
Katalysatormetalls in Kontakt gebracht. Die Salzlésung
wird Uber die Kapillarkréfte ins Innere des
Tragermaterials gezogen und fillt dort die Poren aus.
Den Terminus ,incipient wetness* kann man am besten
mit ,beginnender Nasse“ beschreiben. Das heil’t man
endet mit der Impragnation in dem Punkt, in welchem
gerade die Poren des Tragermaterials mit Ldsung
gefiillt sind, allerdings zwischen den einzelnen Partikeln
des Partikelhaufwerks noch keine Flissigkeit vorliegt
und daher noch ein feuchtes Haufwerk aber keine
Nasse vorliegt. Aus diesem Grunde wird die ,incipient
wetness impregnation“ auch Trockenimpragnation oder

Kapillarimpragnation genannt [136].

Die Vorgehensweise wurde ahnlich den Angaben von
Khokadov [137] durchgefiihrt. Zu Beginn wurde die
Flussigkeitsmenge bestimmt, bei der die beginnende
Danach wurde in dieser

Feuchte einsetzt.

Flissigkeitsmenge die entsprechende Menge
Metallsalz gelost und das Tragermaterial tropfenweise
Rotation

Darstellung in Abbildung 45.

unter standiger impragniert, ahnlich der
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Impregnating solution:
cobalt salt

| Catalytic support

| Rotation of recipient

Abbildung 45: Schema der Vorgangsweise fiir die
Imprignationsmethode: Losung wird tropfenweise auf das
rotierende Trigermaterial aufgebracht [137]

Die Impragnationsmethode stellt eine Standardmethode
zur Herstellung von Tragerkatalysatoren dar und in der
Literatur ist eine Vielzahl von Publikationen [138]
verfugbar, z.B. Ni/Al,03, Co/Al,O3, Pt/SiO,, Ru/SiO,
Rh/Al,O3 usw.

Der wesentliche Vorteil liegt in der einfachen

Anwendung und der Moglichkeit einen definierten
Metallanteil abzulagern. Obwohl die Methode sehr

einfach erscheint sind die zugrunde liegenden

physikalischen Vorgange der Impragnation und

Trocknung sehr komplex.

Eine reproduzierbare Synthese mittels  der

Impragnationsmethode  erfordert eine  sorgfaltige

Kontrolle aller Impragnationsparameter:

e Temperatur und Zeit der Trocknung des

Tragermaterials
e Rate der Zugabe der Impragnationsiésung

e Temperatur und Zeit der Trocknung und

Kalzinierung.
3.9.2 Co-Fallungsmethode
Die Fallungsmethode ist neben der

Impragnationsmethode in der Katalysatorherstellung

weit verwendet.

Unter Fallung versteht man den Prozess, bei dem ein

phasengetrennender  Feststoff  innerhalb einer

homogenen Ldésung geformt wird. Die Bildung dieses
Feststoffes infolge Fallung erfolgt meist durch die
Zugabe eines Fallungsmittels, welches eine chemische
Reaktion initiiert oder die Loslichkeit des zu fallenden
Reagenz reduziert. Die Fallung erfordert eine hohe
und oftmals wird eine

Uberséttigung amorphe



Zwischenstufe als erstes festes Fallungsprodukt
geformt, welches in weiterer Folge aus der Ldsung

kristallisiert.

Der anfangliche Schritt in der Herstellung von
Koféallungskatalysatoren besteht in der Reaktion der
Lésung von einem oder mehreren Metallsalzen mit
z.B. Hydroxid, Alkalikarbonat

Bikarbonat. Der Vorgang der Fallung I&sst sich anhand

einer Base, oder
Abbildung 46 in vereinfachter Form beschreiben. Die
wichtigste Kurve stellt die Precursor-Konzentration
(Vorlaufersubstanz) dar. Sie beschreibt die Bildung der
Vorlaufersubstanz mit der Zeit. Eine Vorlaufersubstanz
kann z.B. das Hydrolyseprodukt eines Metallions der

Lésung sein

1\4([‘[20),,’71+ + HZO —

Gl. 50
M(H0),.,(OH)™™V" + H;0"
oder durch die pH-Wert-Anderung infolge der Zugabe
des Fallungsreagenz entstehen. Nur im Falle, dass die
Vorlaufersubstanz einen gewissen
treshold)

Uberschreitet kommt es zum Beginn der Ausfallung

Nukleationsschwellwert (Nucleation
(Precipitiation). Die Definition fur den Nukleus lautet:
das kleinste feststoffphasige Aggregat an Atomen,
Molekilen oder lonen, welches wahrend der Fallung
produziert wird und fir welches spontanes Wachstum
maoglich ist [139].

Metal ion

Nucleation
regime

Precipitate

Nucleation threshold

Concentrations

Precursor  Equilibrum

concentration

Time

Abbildung 46: Vereinfachtes Schema der Bildung eines
Feststoffprodukts aus einer Losung [139].

Solange die Konzentration der Vorlaufersubstanz tGber
der Nukleationsgrenze verbleibt kommt es zur Bildung
von neuen Partikeln. Fallt die Konzentration der
Vorlaufersubstanz unter diesen Schwellwert durch den
Vorlaufern des

Verbrauch an infolge
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Wachstumsprozess, so wachsen nur mehr die bereits
gebildeten Partikel weiter.
Dieses Konzept wurde von LaMer in den frihen
1950ern eingefiihrt [140]. Die Bildung von Partikel
erfolgt nur in der grau schattierten Zone. Das heil3t
generell, je mehr Partikel gebildet werden, desto feiner
sind die Partikel im Endzustand.
Die Eigenschaften der Partikel, welche mittels der
Kofallungsmethode erzeugt werden, lassen sich durch
eine Vielzahl von Parameter wahrend der Fallung
beeinflussen [139]:

e  Temperatur:

e pH-Wert

¢ Anion

e  Fallungsmittel

e Ldsungsmittel

e  Mischungssequenz

e Additive

e Alterung

Ein Beispiel fur die Herstellung eines Ni/Al,O3 auf Basis
von Koféllung von Nickelnitrat und Aluminiumchlorid ist
in [138] angefiihrt. Gibt man eine Base zu den Nickel-
bildet
Fallungsprodukt aus einer Mischung von Ni(OH), und
Al(OH)3. Wenn das Ni/Al-Verhaltnis zwischen 2 und 3

Mischungskomponente

und Aluminiumsalzen, SO sich ein

liegt wird eine einzige
produziert. Liegt das Verhaltnis auRerhalb, so werden
separate Phasen mit Ni(OH), und AI(OH); gebildet.
Abhangig von der Natur der verwendeten Metallsalze
und Basen zur Fallung kénnen die Fallungsprodukte

auch Karbonate, Nitrate und anderes sein.

Ni(NQ3),
+ _NaHCO; Ni(OH); * AI(OH)3

.

2
Ni/AI05 <——— NiO * Al;0q

AICl5

Abbildung 47: Schema der Herstellung eines Ni/Al,O;-
Katalysator auf Basis von Koféillung

Das gefallte Ni(OH)2xAlI(OH)s Produkt muss nach der
Filtration mehrmals gewaschen werden, um Rest des
Natriums zu entfernen. Danach wird das Produkt noch

warmebehandelt, um das Ausgangsmaterial NiO/Al,O3



zu bilden, welches einfacher zu Ni/Al,O3 reduziert
werden kann. Beim Ausheizen wird in einer ersten
Stufe zuerst das Kristallwasser ausgetrieben und in
einer zweiten Stufe kommt es zu einem Verlust an
Karbonaten und Dehydration der Metallhydroxide. Die
erste Stufe erfolgt bei rund 250°C und die zweite Stufe
erfolgt erst bei Temperaturen zwischen 350-400°C. Bei
bildet

Metallkarbonaten und -hydroxiden eine Mischung aus

diesen  Temperaturen sich aus den

Metalloxiden. Diese Metalloxide werden dann bei
Temperaturen von 700°C reduziert und damit entsteht
der Ni/Al,Os-Katalysator.

3.9.3 Solution-Combustion-Methode

Die Solution-Combustion-Methode hat sich als wichtige

Methode zur Herstellung und Verarbeitung von

fortschrittlichen Keramiken, Katalysatoren,
Verbundmaterialien, Legierungen und Nanomaterialen

entwickelt [141].

Bei der Solution-Combustion-Synthese wird die
Exothermizitdt einer chemischen  Redoxreaktion
(Reduktion-Oxidation oder Elektronentransfer) zur

Herstellung von neuartigen Materialien verwendet.

Hohe Reaktionstemperaturen, schnelle Aufheizraten
und kurze Reaktionszeiten sind ein Charakteristikum
der  Solution-Combustion-Synthese und diese
Eigenschaften machen die Methode daher im Vergleich
zu herkdbmmlichen Katalysatorherstellungsprozessen

interessant:

¢ Verwendung von einfacher Ausstattung

e  Bildung von hochreinen Produkten

o Mdglichkeit der Stabilisierung von
metastabilen Phasen
e Bildung von sehr kleinen KorngréRen,

Nanomaterialen.

Die Chemie der Solution-Combustion-Synthese ist

durch die Chemie der Raketentreibstoffe beschrieben:

Eine Oxidationsmittel, im Falle der Solution-

Combustion-Synthese die Metallnitrate, und ein
Treibstoff, z.B. Hydrazin, Harnstoff, Glyzin u.a, werden
in einer wassrigen Losung sehr gut vermischt. Danach
Dabei

verdampft das Ldésungsmittel und ab einer gewissen

wird die Temperatur der Loésung erhoéht.

Temperatur kommt es zur Zindung und infolge der
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Exothermie zu einer starken Warmeentwicklung und
vollstdndigem Oxidieren der kompletten Metallnitrate
unter Bildung eines sehr groflvolumigen Feststoffes,
siehe Abbildung 48.

Abbildung 48: Feststoffentstehung bei der Solution-Combustion-
Synthese [142]

Die molekulare Mischung der Vorlaufersubstanzen, im
Idealfall

Metallionen und sorgen damit fir eine sehr homogene

bilden die Treibstoffe Komplexe mit den

Metallverteilung in der LOosung, als auch die schnelle
Reaktion mit vollstandigem Oxidation infolge der hohen
(~1000°C) sehr feine

Temperaturen ermdglichen

Kristallite.

Die Reaktionstemperatur kann durch die Einstellung

des Treibstoff/Oxidationsmittel-Verhaltnis variiert

werden.

Als Beispiel ist die Reaktion von Ce-Nitrat Ce(NO3)z mit
Glyzin NH2CH,COOH als Treibstoff nach Purohit et al.
[143] dargestellt. Glyzin (NH2CH>,COOH) ist eine der
billigsten Aminosauren und ist bekannt dafir als
Komplexbildner fiir eine Reihe von Metallionen zu
wirken, da es eine Carboxylgruppe an einem Ende und
eine Aminogruppe am anderen Ende besitzt. Infolge
dieses zwitterionischen Charakters kann das Glyzin
Metallionen verschiedener lonengroRe komplexieren
und sorgt somit fiir eine sehr hohe Homogenisierung
der Metallverteilung in der Lésung. Auf der anderen
Seite kann Glyzin als Treibstoff fiir die Verbrennung der

Nitrate dienen.

Entsprechend den Prinzipien der
Raketentreibstoffchemie von Jain et al. [144] sollte fir
eine stoichiometrische Redoxreaktion das Verhaltnis
von Treibstoff und Oxidationsmittel so eingestellt

werden, dass das Verhaltnis der Nettooxidationsvalenz



der Metallnitrate gleich der Nettoreduktionvalenz des
Treibstoffes ist. Chick et al [145] zeigten, dass im Falle
der Glyzin-Nitrat-Verbrennung hauptsachlich Nz, CO;
und H20 entstehen. Daher kann man Kohlenstoff und
Wasserstoff als reduzierende Elemente mit den
Valenzen +4 und +1 annehmen. Sauerstoff wird als
oxidierendes Element mit der Valenz -2 und Stickstoff
als neutrales Element mit der Valenz 0 angenommen.
Das Cerium wird als reduzierendes Element mit der
Valenz +3 in Nitratform und +4 in seiner Oxidform
angenommen. Unter Verwendung der obigen Valenzen
ergibt sich fiir das Ce(NO3); eine oxidierende Valenz
von +15 und fir das Glyzin NH,CH,COOH die

oxidierende Valenz von -9.
Ce(NO3);6H,0 + 15/9 NH,CH,COOH

+ 1/40, — CeO, + 7/3 N, +10/3 CO, +
61/6 H,O

Gl 51

Das Glyzin-zu-Nitrat GN Verhaltnis betragt fiir diesen
Fall

entsprechend diesem idealen Verhaltnis etwas starker

0,56. Die Solution-Combustion-Synthese kann

im treibstoffarmen Bereich mit GN < 0,56 oder im
treibstoffreichen Bereich mit GN > 0,56 betrieben
werden. Der Selbstziindungsbereich der treibstoffarmen
oder ftreibstoffreichen  Mischungen  hangt im
Wesentlichen vom verwendeten Treibstoff ab.

In Abbildung 49 ist die Verbrennungstemperatur in
Abhangigkeit des Treibstoff/Oxidationsmittel-Verhaltnis
dem

dargestellt. Entsprechend

Treibstoff/Oxidationsmittel-Verhaltnis laufen
unterschiedliche Reaktionsprozesse ab, auf die hier

nicht naher eingegangen wird.

g
|

g
T

g

600 [

Maximum Combustien Temperature, C

1 ) ) 12 14

Fuel/Oxidizer ratio, ¢

Abbildung 49: Abhiingigkeit der Flammentemperatur vom
Treibstoff-Oxidationsmittel Verhiltnis [146]

Purohit konnte damit CeO, Pulver, aus sehr feinen
Kristalliten bestehend, herstellen, siehe Tabelle 13:

Tabelle 13: Einfluss des Glyzin-Nitrat-Verhiltnisses auf die
Kristallitgrofie des CeO,-Pulvers [143]

KristallitgroBe KristallitgroBe

GN-Verhiltniss

XRD [nm] HRTEM [nm]

0,30 10 2,5-12

0,56 15 6-28

1,00 24 —

In der Literatur ist noch eine Vielzahl anderer
Treibstoffe erlautert: Hydrazin [147,148], Harnstoff

[149,150] Zitronensaure [151,152] Hydrazinderivate und
Hexamethylentetramin [153]. Einige Treibstoffe wurden
fur eine spezifische Klasse an Oxiden als vorteilhaft
beurteilt [154],

systematischen Untersuchungen zu den Treibstoff-

wobei noch keine ausflihrlichen

Oxidpaarungen vorliegen.

Tabelle 14

Anwendungsbereiche

die

Solution-Combustion-

In sind einige Beispiele flr

von

Katalysatoren nach Aruna et al. [155] aufgezeigt.

Tabelle 14: Anwendung von Katalysatoren, welche nach der Solution-Combustion-Methode hergestellt wurden [155]

KristallitgroBe

Katalysator Treibstoff XRD (nm) Anwendung

LaBO;3; B = Cr, Mn, Fe und Co Harnstoff 55-75 (FESEM)  Zersetzung von N,O zu N, und O,

Cu/CeO;, Harnstoff — de-NOy Katalysator;

Ceo.08Pdo.0202.4 Oxalyldihydrazin 30-40 7-14 Selektive CO-Ooxidation, Oxidative

Cu/Zn0O/ZrO,/Pd Glyzin Wasserstofferzeugung aus Methanol

Ni Glyzine 24 Partielle Oxidation von Methan zu Synthesegas

WO;3;-ZrO, Harnstoff 10-25 (TEM) L&sungmittelfreie Cumarin

WO Glyzine, Harnstoff, 19_59 Entfernung von organischen Bleichmittel aus
3 Thioharnstoff Wasser

Tio, Glycine 8-12 gﬁ(r?;tlon von kanzerogenen hexavalenten

MgO Glycine 12-23 Flouridentfernung im Trinkwasser

51



4 THERMODYNAMISCHE
GRUNDLAGEN DER WASSERSTOFF-
ERZEUGUNG AUS ETHANOL?®

Wie in Kapitel 3.2.2.1 zum Thema Reformierverfahren

erlautert, kann die Ethanolreformierung auf
verschiedene Arten erfolgen:

e  Dampfreformierung

e Partielle Oxidation

e  Autotherme Reformierung

Die  Zielsetzung dieses Kapitels war  die

thermodynamische Untersuchung der
Ethanolreformierung, um einen Uberblick Uber die
Zusammensetzung des Reformats in Abhangigkeit von
der Betriebsweise zu bekommen und damit die
einzelnen

optimalen Betriebsparameter der

Reformierungsarten festlegen zu kénnen.

Zusatzlich wurde eine thermodynamische Abschatzung
eventuell auftretender Nebenprodukte gemacht und
eine  Abschéatzung des Energiebedarfs der
unterschiedlichen

durchgefihrt.

Reformierungsvarianten

Die Dampfreformierung ist ein endothermer Prozess:

CH,CH,OH + H,0 < 2CO + 4H,

AH, = +298Kk] | mol ol.52

Die vollstandige Dampfreformierung ist mit der Reaktion
(Gl. 563) gegeben:

CH,CH,OH +3H,0 <> 2C0, +6H,

AH, = +347k] [ mol o33

wobei die maximale Wasserstoffausbeute der
Dampfreformierung von Ethanol mit 6 Mole H, pro Mol

Ethanol gegeben ist.

Partielle Oxidation, wie schon durch den Namen

angezeigt, ist eine unvollstdndige Oxidation des

Eduktstroms. Diese unvollstandige Oxidation erzeugt

3 Die Ergebnisse dieses Kapitels wurden in folgender Publikation
veroffentlicht: Rabenstein G., Viktor H. ,Hydrogen for fuel cells from
ethanol by steam-reforming, partial-oxidation and combined auto-
thermal reforming: A thermodynamic analysis” in Journal of Power
Sources 185 (2008) S. 1293-1304
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einerseits Warme und zerlegt den Eduktstrom zu

kleineren Molekulen.

CH,CH,OH +0.50, <> 2CO+3H,

Gl. 54
AH, =+57kJ | mol
CH,CH,OH +0, < CO, + CO+3H,

GL 55
AH, =-226kJ | mol
CH,CH,OH +1.50, < 2C0, +3H,

GL 56

AH, =-509%J I mol

Wenn der Sauerstoffgehalt im Eduktstrom erhdht wird,
wird der gesamte Ethanol vollstdndig oxidiert und die

maximale Warmeproduktion wird erzielt.

CH,CH,0H +30, <> 2CO, +3H,0

AH, = ~1368%7 / mol o5

Unter autothermer Reformierung versteht man die

Kombination der beiden Prozesse der
Dampfreformierung und der Partiellen Oxidation, um ein
Minimum an extern notwendiger Energiezufuhr zur
Aufrechterhaltung der Reformertemperatur  zu

erreichen.

Der mogliche Raum an Betriebsparametern fir einen
Reformer zur Wasserstoffproduktion ist in Abbildung 50

dargestellt.

Autothermes Reformieren
Qreaision = Minimum

Partielle
Oxidation

Oxidative Dampf-
reformierung
A Dampfreformierung
N

Totale Oxidation

A
r
. «——— Exotherm

nuz=0

Endotherm

M1z = Maximum

Neo = Maximum

Abbildung 50: Betriebsparameterraum eines Reformers

Die Auswahl der Betriebsbedingungen eines Reformers
héangt von verschiedensten Zielsetzungen ab. Die
wichtigste Anforderung an einen Reformers ist eine
hohe Wasserstoffausbeute unter gleichzeitig niedrigem
Kohlenmonoxidgehalt. Diese Forderung ist am Besten
mittels Dampfreformierung moglich. Die
Dampfreformierung ist jedoch ein endothermer Prozess

und daher energieaufwandig. Diese Energie muss dem



System von auflen zugefihrt werden. Im Falle von
mobilen Reformern ist die Hochfahr-Zeit und Hochfahr-
Energie eine kritische GroRe und sollte so gering wie
maoglich sein. Daher kann die partielle Oxidation oder
die autotherme Betriebsweise bevorzugt werden, da
diese Prozesse exotherm sind. Nachteilig ist allerdings
die Eigenschaft dieser Prozesse, hdéhere
Kohlenmonoxidgehalte als die Dampfreformierung zu

erzeugen.

Die Erzeugung von Kohlenmonoxid muss vermieden
werden, da es ein Schadgas flir die Brennstoffzelle
darstellt und gleichzeitig das Systemvolumen und das
eines

Systemgewicht Brenngaserzeugungssystems

stark beeinflusst.

In  einem Brenngaserzeugungssystem wird das

Produktgas des Reformers in  nachfolgende

Wassergas-Shift-Reaktoren geleitet, um den
Kohlenmonoxidgehalt zu verringern. Die Masse und
das Volumen dieser Shift-Stufen korrespondiert direkt
mit dem Kohlenmonoxidgehalt im

Reformerauslassstrom.

Im Falle mobiler Reformer ist das Gewicht und die
GrolRe des Brenngaserzeugungssystems limitiert. Die
Auswahl und Definition des idealen Betriebspunkts fiir
daher ein  multivariates

einen  Reformer st

Entscheidungsproblem.

4.1 Modellierungsmethodik

Chemische Gleichgewichtsberechnungen sind

traditionell unter Verwendung der Gleichgewichts-

bekannten Reaktionen
Verfahren,

Fragestellungen noch

konstanten der gemacht

worden. Ein welches flr einfache

immer vorteilhaft ist. Wenn
jedoch die Gleichgewichtzusammensetzung Uber eine
Vielzahl simultaner Reaktionen bestimmt wird, ist diese
Berechnungsmethode komplex und zeitaufwandig. Eine
einfache und generelle Methode zur Lésung dieser
Probleme ist die direkte Minimierung der Gibbs’schen

Funktion des Systems.

Die gesamte Gibbs’sche freie Enthalpie G des

Systems, bestehend aus n, Mol der Spezies S kann

durch Glg. 7 ausgedriickt werden
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i

S J—
G= Zn{q“ +R.T In[ fo HMSGS
= f
= Gl 58

wobei G° die freie Enthalpie der i-ten Spezies bei

Raumtemperatur und  Atmospharendruck  unter

Standardbedingungen (SB) ist. f[o und f; sind die
Fugazitaten bei SB und bei Betriebsbedingungen. p_ist

die Anzahl der festen Kohlenstoffmolekihle und G, die

freie Enthalpie des festen Kohlenstoffes [156]

Alle Spezies, ausgenommen fester Kohlenstoff, werden

als gasférmig angenommen. Bei Annahme, dass die

Reaktionen unter Systemdruck P ablaufen, kann man

schreiben

. n.
L:yzyip:;l?/ip

](;O

GL 59

wobei n die gesamte Anzahl von gasférmigen Spezies
ist, y, ist der Aktivitatskoeffizient der i-ten Spezies.

Die Aufgabe besteht in der Berechnung der

verschiedenen Werte von n, und ng, welche die freie

Enthalpie G bei konstanter Temperatur T und Druck P
minimieren, unter Berlcksichtigung der Begrenzung

durch die Elementarbilanzen

N
Z a; =b,

j=1

Gl 60

wobeii= 110 S, j=1to N, a;ist die Anzahl an Atomen
des j-ten atomaren Element in einem Mol an i-ter
Spezies; N ist die Anzahl der Elemente und S ist die
Anzahl der Spezies in der Reaktionsmischung.

Alle Gleichgewichtsberechnungen wurden unter der
Bericksichtigung des Kohlenstoffs in Form von Graphit
und unter der

Verwendung der Peng-Robinson-

Zustandsgleichung mittels des
ASPEN-Plus durchgefihrt,

Prozesssimulationssoftware mit der Mdglichkeit zur

Programmpakets
eine kommerzielle
Berechnung
[157].

von  Multikomponentengleichgewichten



4.2 Thermodynamisch wahrscheinliche
Produkte der Ethanolreformierung

Die Hauptprodukte der Reformierung sind Wasserstoff,
Methan, Kohlendioxid, Kohlenmonoxid und Wasser. In
Abhangigkeit vom Katalysator und dem Grad der
Umsetzung kénnen in Realitdt andere Produkte im
Um die
Wahrscheinlichkeit des Auftretens von Nebenprodukten

Reformat auftauchen. thermodynamische
abschatzen zu kénnen, wurde das Basisproduktset um
Produkte erweitert, welche Zwischenprodukte darstellen
kénnen oder aus Nebenreaktionen stammen. Das

erweiterte Produktset ist in Tabelle 15 dargestellt.

Die Bestimmung der thermodynamisch
wahrscheinlichen Produkte wurde mit dem gesamten
erweiterten Produktset aus Tabelle 15 begonnen. Das
Reaktionsprodukt mit dem gréten Anteil in der

Reaktionsmischung, ausgenommen Spezies des

Basisproduktsets, wurde entfernt, um danach das

nachste erweiterte Produktset zu erhalten.

Tabelle 15: Erweitertes Produktset zur Bestimmung der
thermodynamisch wahrscheinlichen Reaktionsprodukte

Erweitertes Produktset

Ethanol(a) Aceton

Wasser(a) Ethylacetat
Wasserstoff(a) Diethylether
Kohlendioxid (a) Ethylenglykol
Kohlenmonoxid(a) n-Propanol
Methan Iso-Propanol
Ethan n-Butanol

Ethylen Iso-Propyl-Methyl-Ether
Acethylen Iso-Propyl-Alkohol
Acetaldehyd

Essigsaure

(a) Basisproduktset

Die Berechnung wurde daraufhin erneut durchgefiihrt
und das nachst haufigste Reaktionsprodukt aufl3erhalb

des Basisproduktsets wieder entfernt und so weiter.

Fester Kohlenstoff wurde in diesen Berechnungen als

Produkt nicht zugelassen.

In Tabelle 16 sind die Ergebnisse dieser Berechnungen

dargestellt.
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Tabelle 16: Thermodynamische Berechnungsfille des
erweiterten Produktsets zur Bestimmung der wahrscheinlichen
Nebenprodukte mit einem Dampf-zu-Ethanol Verhiltnis von
6.00, einem Sauerstoff zu Ethanol Verhiltnis von 0.00 und
atmosphiirischen Druck

Fall g:izk:;fs Spezies exkludiert
1 Methan Keine
Ethan Methan
3 IsopPropyl- Ethan + Methan
alkohol
4 n-Butanol Isoproyl-alkohol + Ethan +
Methan
5 n-Propanol n-Butanol + Isoproyl-alkohol
+ Ethan + Methan
6 Ethylen n-Propanol + n-Butanol +
Isoproyl-alkohol + Ethan +
Methan
7 Diethyl-Ether Ethylen + n-Propanol + n-
Butanol + Isoproyl-alkohol +
Ethan + Methan
8 Essigsaure Diethyl-Ether + Ethylen +
n-Propanol + n-Butanol +
Isoproyl-alkohol + Ethan +
Methan

Methan ist (iber den ganzen Temperaturbereich das am
starksten favorisierte Nebenprodukt. Entfernt man
Methan als mdgliches Produkt so ergibt sich Ethan als
die am zweitstarksten favorisierte Komponente, jedoch
nur in einem niederen Temperaturbereich. Fir die
anderen Berechnungsfalle 3-8 nehmen die Produkte fiir
Uber 250°C nur sehr

Temperaturen geringe

Konzentrationen an.

Die Konzentrationen der haufigsten Spezies als

Funktion der Temperatur sind in Abbildung 51

dargestellt.
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Abbildung 51: Konzentration der hiufigsten Produktspezies neben den Produkten des Basisset fiir die Berechnungsfille 1-8 in Abhéingigkeit
der Temperatur fiir ein Dampf-zu-Ethanol Verhiltnis von 6.00 und Sauerstoff-zu-Ethanol Verhiltnis von 0.00 bei Atmosphirendruck

Bekannte Nebenprodukte der Ethanolreformierung sind
Acetaldehyd, Ethylen und Aceton [158]. Acetaldehyd,
Ethylen und Aceton sind im erweiterten Produktset der
Bestimmung der thermodynamisch wahrscheinlichen
Produkte, aber alle drei Komponenten scheinen nicht
als thermodynamische wahrscheinliche Spezies auf.
Dieses Ergebnis kann dadurch erklart werden, dass die
Reformierungsreaktionen in Realitat kinetisch limitiert
sind. Acetaldehyd, Ethylen und Aceton kénnen daher
als Zwischenprodukte einer unvollstédndigen
Reformierungsreaktion betrachtet werden und nicht als

thermodynamisch stabile Reaktionsprodukte.

4.3 Kohlenstoffbildung

Die Kohlenstoffbildung auf den Katalysatoren ist bei der

Reformierung von Kohlenwasserstoffen eine zu
berlcksichtigende Erscheinung, der neben anderen
Effekten

zugeschrieben wird. Die folgenden Reaktionen sind

eine starke Katalysatordeaktivierung
wahrscheinlich an der Kohlenstoffbildung beteiligt [159,

160]

2C0 < C+CO, Gl. 61
CH, < C+2H, Gl. 62
CO+H, = C+H,0 Gl. 63

Gl 64

CH,,, A =nC+(n+l)H,
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Die Reaktionen befinden sich im Gleichgewicht und die
die Kohlenstoffbildung tber die Reaktionen (Gl. 62) und
(Gl. 63) wird bei steigender Temperatur weniger stark
favorisiert. Bei hohen Temperaturen werden die

Reaktionen (Gl. 61) und (Gl. 64) bevorzugt.

In Abhangigkeit vom verwendeten Katalysator kann die
Kohlenstoffbildung zu einem starken Aktivitatsverlust
durch

Verstopfen des Reaktors fiihren. Katalysatoren mit

und/oder zu einem hohen Druckverlust
sauren Oberflacheneigenschaften wird hauptsachlich
Kohlenstoffbildung durch

Kohlenwasserstoffen entsprechend Reaktion (Gl. 64)

Polymerisation von
zugeschrieben [161]. Die Reaktionen sind reversibel
und bieten daher mdglicherweise auch eine Methode
um feste Kohlenstoffablagerungen durch Vergasung

wieder zu entfernen.

Die Abbildung 52 zeigt die Kohlenstoffbildung (Mol C /
Mol Ethanol im Einlass) fur verschiedenen Dampf zu
Ethanol S/E im

Dampfreformierungsbetrieb.

Verhaltnisse

Geringer Wassergehalt im Eduktstrom wirkt sich in

einer verstarkten  Kohlenstoffbildung aus. Die
Kohlenstoffbildung zeigt kein monotones Verhalten,
Bereiche mit starker
durch die

unterschiedlichen Kohlenstoffablagerungsmechanismen

sondern vielmehr zwei

Kohlenstoffbildung. Das st zwei

bedingt, wie vorher erwahnt.
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Abbildung 52: Thermodynamisch vorhergesagte
Kohlenstoffbildung fiir verschiedene S/E-Verhiltnisse (mol
H,0/mol EtOH) im Dampfreformierungsbetrieb (Sauerstoff-zu-
EtOH Verhiltnis O/E = 0.0)

Aus der thermodynamischen Analyse kann man daher

schlief3en, dass ein sicherer
Dampfreformierungsbetrieb ohne Kohlenstoffbildung fiir
SIE = 3

Dampf-zu-Ethanol Verhaltnissen groRer

maoglich ist.

Weiters wurde das Kohlenstoffablagerungsverhalten fur
den Fall der Partiellen Oxidation, Dampfreformierung
und Autotherme Reformierung ausgewertet. Abbildung
53 zeigt die Temperatur der Kohlenstoffbildungsgrenze
fir verschiedene Dampf-zu-Ethanol Verhaltnisse Uber

verschiedene Sauerstoff-zu-Ethanol Verhaltnissen.
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O/E Verhéltnis

Abbildung 53: Kohlenstoffbildungsgrenze fiir die Ethanol
Dampfreformierung, Partielle Oxidation und Autotherme
Reformierung als Funktion des Dampf-zu-Ethanol S/E (mol
H,0/mol EtOH) und Sauerstoff zu Ethanol Verhiltnisses O/E
(mol O,/mol EtOH)

Die horizontale Linie bei S/E = 0 in Abbildung 53

entspricht einem partiellen Oxidationsbetrieb des

Reformers und die vertikale Linie bei einem O/E = 0

entspricht dem  Dampfreformierungsbetrieb.  Der
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Bereich dazwischen beschreibt den autothermen
Betrieb des Reformers. Reine Partielle Oxidation von
Ethanol zur Wasserstoffproduktion benétigt sehr hohe
O/E

Kohlenstoffbildungsbereichs zu sein. Die Zugabe von

Verhéltnisse, um aullerhalb des
kleinen Mengen an Wasser zum Eduktstrom senkt die
O/E-
Verhéltnissen sehr stark. Der positive Effekt einer
hohen OJE-
Verhaltnissen nicht, die Kurve gehen dort ineinander
Uber. Aus Abbildung 53 kann fur das Auftreten der

Kohlenstoffbildung bei der Ethanolreformierung die

Kohlenstoffbildungsgrenze bei kleinen

kleinen Wasserzugabe zeigt sich bei

folgenden Reihenfolge angegeben werden: Partielle

Oxidation >> Dampfreformierung > autotherme

Reformierung.  Thermodynamisch  ermdglicht die

autotherme  Reformierung einen  kohlenstofffreien
Betrieb im Parameterbereich O/E = 0.5-1.0 und S/E =
2.0-3.0 und flr

400°C.

Reformierungstemperaturen  Gber

4.4 Ethanol-Dampfreformierung

Der thermodynamisch vorhergesagte Ethanolumsatz
betragt fur die Ethanol-Dampfreformierung bei allen

Temperaturen stets 100%.

Abbildung 54

Produktverteilung im Gleichgewicht fiir verschiedene

zeigt die Veradnderungen der

Reformierungstemperaturen. Bei niedrigen
Methan

Kohlendioxid, daneben entstehen kleinen Mengen an

Temperaturen zerfallt Ethanol in und
Wasserstoff und sehr wenig Kohlenmonoxid aus der

Wassergas-Shift-Reaktion.

CH3CH20H Ry 0.5C02 +1.5CH4 GL 65

Steigert man die Reformierungstemperatur so sinkt der

Methangehalt unter simultanem Ansteigen des

Wasserstoffanteiles. Verninftige Wasserstoffanteile im
Produkigas des Reformers erhdlt man bei
Temperaturen Uber 550°C. Bei hdheren Temperaturen
von T>500°C steigt der Kohlenmonoxidgehalt stark an,
was der Thermodynamik der Wassergas-Shift-Reaktion
(Gl. 66) zugeschrieben werden kann. Eine Erhéhung
des Dampf-zu-Ethanol Verhéltnisses verschiebt die
erwahnten etwas

vorher Temperaturpunkte  zu

niedrigeren Temperaturen.



CO+H,0< CO,+H,

Gl. 66
AH, = —41kJ I mol

Die Erhéhung des Dampf-zu-Ethanol Verhaltnisses hat
einen positiven Einfluss auf den Kohlenmonoxidgehalt
im Reformat. Durch das Ansteigen des Wassergehalts
wird die Wassergas-Shift-Reaktion positiv aktiviert und
es bildet sich dadurch weniger Kohlenmonoxid im
Gleichgewicht. Das Abknicken der Kohlendioxidkurve
bei niederen Temperaturen in Abbildung 54 fir ein
Dampf-zu-Ethanol Verhaltnis von S/E = 3 liegt an der,
in diesen

Betriebspunkten auftretenden,

Kohlenstoffbildung.

H2 S/E=3

L.06 ——co sE=3 |
g ' C02 S/E=3
S 0.5¢ \ CH4 S/E=3 |
i< \ = = =H2 S/E=6
= \ - - -CO SE=6

- 0.4 =6 | |
§ b} - - =CO2 SE=6
2 - = = CH4 S/E=6
503 ]
<o

o
= 0.2
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Abbildung 54: Produktzusammensetzung des Reformats in
Molenanteilen auf trockener Basis fiir die Dampfreformierung
mit einem Dampf-zu-Ethanol Verhiltnis von S/E =3 und 6,
Sauerstoff-zu-Ethanol Verhiiltnis O/E = 0 und atmosphirischen
Druck.

Die Einflisse des Dampf-zu-Ethanol Verhaltnisses und

der Reformierungstemperatur auf die

Gleichgewichtszusammensetzung der Produkte ist in
Abbildung 55 a-d dargestellt.

10

0
1000 0
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Abbildung 55: Diagramme der Molenbriiche der Reformierungsprodukte im thermodynamischen Gleichgewicht auf trockener Basis fiir die
Dampfreformierung mit Dampf-zu-Ethanol- Verhiiltnis von S/E =0-10 und Sauerstoff-zu-Ethanol Verhéltnis O/E = 0 bei

Atmosphirendruck
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Abbildung 56: Wasserstoffausbeute und Kohlenstoffbildung [molC/molEtOHg..q] fiir die Dampfreformierung mit S/E = 0—10 und O/E = 0.

Der Wasserstoffgehalt des Reformats, Abbildung 55-a,
liegt fir Reformierungstemperaturen Gber T = 600°C im
hohen Bereich von 60 bis 70 Molprozent und er steigt
leicht mit zunehmenden Dampf-zu-Ethanol Verhaltnis.
Bei einer Erhohung der Temperatur tber 600°C kommt
es zu einer Reduktion des Wasserstoffgehalts infolge
der Wassergas-Shift-Reaktion. Der Abfall und Anstieg
des Wasserstoffgehalts bei verringertem Dampf-zu-
Ethanol Verhaltnis im Bereich von S/E = 0 — 2 liegt an
diesen auftretenden,

der, unter

Kohlenstoffbildung.

Bedingungen

Der Kohlenmonoxidgehalt im Reformat, in Abbildung
55-b dargestellt, hat ein Maximum bei niedrigen Dampf-
zu-Ethanol Verhaltnissen und bei hohen Temperaturen.
nach hohen

Die gleichzeitige Forderung

Wasserstoffgehalten und geringen

Kohlenmonoxidgehalten ist ein Gegensatz, da
einerseits die Reformierungstemperatur hoch genug
sein muss, um einen entsprechenden
Wasserstoffgehalt zu erzielen und auf der anderen
Seite dieselbe nicht zu hoch gewahlt werden darf, um

den Kohlenmonoxidgehalt niedrig zu halten.

Der Kohlendioxid und Methangehalt im Reformat bei
unterschiedlichen Betriebsbedingungen der

Dampfreformierung ist in Abbildung 55 c-d dargestellt.

Der Methangehalt ist bei niedrigen Temperaturen sehr
hoch, fallt aber sehr stark mit zunehmender Temperatur

ab. Der Methangehalt bei einer bestimmten
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Reformierungstemperatur hangt stark vom Dampf-zu-
Ethanol Verhaltnis ab und fallt auch mit steigendem

Dampf-zu-Ethanol Verhaltnis stark ab.

Der Kohlendioxidgehalt ist auf hohen Niveau und flr
Temperaturen unter 600°C und Dampf-zu-Ethanol
Verhaltnissen Uber S/E = 4 beinahe konstant. Bei
Dampf-zu-Ethanol Verhaltnissen kleiner S/E = 4 sinkt
der Kohlendioxidgehalt infolge Kohlenstoffbildung stark

ab.

Abbildung 56 zeigt die Wasserstoffausbeute und die
Kohlenstoffbildung fur die Dampfreformierung von
Ethanol. Der Verlauf der Wasserstoffausbeute hat ein
relativ flaches Maximum mit einer Wasserstoffausbeute
Uber 45 Mole H, [/ Mol EtOH  flr
Reformierungstemperaturen tber 550°C und Dampf-zu-
Ethanol Verhaltnissen von S/E > 3. Bei hdheren Dampf-
zu-Ethanol Verhéltnissen von S/E > 6 zeigt die
Wasserstoffausbeute ein Maximum von beinahe 5,5
Mole Hz / Mol EtOH fir Temperaturen zwischen 600 —
700°C. Eine weitere Erhéhung der Reformertemperatur
verringert die Wasserstoffausbeute infolge der
Teilnahme des Wasserstoffs an der Wassergas-Shift-
Anheben

Verhaltnisses hat den zweifachen Effekt, einerseits

Reaktion. Ein des Dampf-zu-Ethanol

mehr Wasser fir die Dampfreformierungsreaktion zur
Verfiigung zu stellen und anderseits die Wassergas-
Shiftreaktion in Richtung Wasserstoff und Kohlendioxid
Kohlenstoffbildung

Zu verandern. Die unter



Dampfreformierungsbedingungen ist betrachtlich. Ein
Anheben des Dampf-zu-Ethanol Verhaltnisses Uber S/E
= 3 erscheint notwendig, um Kohlenstoffbildung im

Dampfreformierungsbetrieb zu vermeiden.

Als Schlussfolgerung der Ergebnisse der
Dampfreformierung von Ethanol-Wasser-Mischungen
kann man feststellen, dass ein hoher Wasserstoffgehalt
im Reformat flr Reformierungstemperaturen zwischen
550-650°C und Dampf-zu-Ethanol Verhaltnissen Uber
S/E = 4 moglich ist. Unter diesen Bedingungen lasst
sich eine Wasserstoffausbeute von mehr als 4,5 Mole
Hz/Mol  Ethanol
Reformat unter 10 Mol% erreichen, ohne Gefahr der

Kohlenstoffbildung.

und ein Kohlenmonoxidgehalt im

4.5 Partielle Oxidation von Ethanol

Die Wasserstoffproduktion durch partielle Oxidation von
reinem Ethanol ist eine interessante Anwendung flr
Der
Ethanol hat einen wesentlich hdheren Energieinhalt im

On-Board-Brennstoffzellenanwendungen. reine
Vergleich zu Ethanol-Wasser-Mischungen, welche im
Dampfreformierungsfall zur Anwendung kommen und
daher kann die maximale spezifische Energiedichte des
Treibstoffs voll ausgenitzt werden. Weiters hat die
partielle Oxidation einen verringerten Energiebedarf, da

kein zusatzliches Wasser verdampft werden muss.

Die partielle Oxidation wird hoéchst wahrscheinlich mit
Luft als Sauerstofftrager durchgefiihrt werden, da die
Verwendung von reinem Sauerstoff wirtschaftlich nicht
sinnvoll ist. Dadurch entsteht ein wesentlicher Nachteil

der partiellen Oxidation, da es infolge der

Luftverwendung zu einer Stickstoffverdiinnung des

wasserstoffhaltigen Reformats kommt. Diese

Stickstoffverdiinnung beeinflusst den

Brennstoffzellenbetrieb nachteilig, da einerseits die

offene Zellspannung der Brennstoffzelle verringert wird

und anderseits bei hohen Stromdichten eine

Stofftransportlimitierung eintritt, welche experimentell
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von van Zee und Murthy [162] fir eine PEM-

Brennstoffzelle nachgewiesen wurde.

Abbildung 57 zeigt den Effekt der Stickstoffverdiinnung,
wobei der Stickstoffgehalt auf den trockenen Gasstrom
bezogen ist, fur verschiedene Betriebsbedingungen der

partiellen Oxidation.
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Abbildung 57: Stickstoff-Verdiinnung des Reformats im Falle

der partiellen Oxidation. N,-Gehalt (trocken) fiir verschiedene
Sauerstoff-zu-Ethanol Verhéltnisse O/E = 0,00-0,25 und einem
Dampf-zu-Ethanol Verhiltnis von S/E = 0,00

Ein Betrieb mit einem Sauerstoff-zu-Ethanol Verhaltnis
Uber O/E > 1,5 erscheint unrealistisch, da man damit
bereits eine sehr hohe Stickstoffverdiinnung hat, mit
einem N2-Gehalt von 60 mol% auf den trockenen

Gasstrom bezogen.

Die Ergebnisse der thermodynamischen Berechnung
fur den partiellen Oxidationsbetrieb sind in Abbildung 58
dargestellt. Die Abbildung zeigt den Wasserstoff und
Kohlenmonoxidgehalt im trockenen Reformat
(Abbildung 58 a-b) und die Kohlenstoffbildung sowie die
Wasserstoffausbeute fiir die partielle Oxidation ohne

Wasserzugabe S/E = 0 (Abbildung 58 c-d).
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Abbildung 58: Wasserstoff und Kohlenmonoxid-Molenanteile im thermodynamischen Gleichgewicht auf trockener, stickstofffreier Basis,
Wasserstoffausbeute [molH,/molEtOHp.q] und Kohlenstoffbildung [molC/molEtOHp..4] fiir reine partielle Oxidation mit Dampf-zu-Ethanol-

Verhiiltnis S/E =0

Die maximale Wasserstoffausbeute der partiellen
Oxidation erreicht theoretisch nur Werte von
Ha-Ausbeutetneo pox = 3 mol Hy/ mole EtOH  und st

damit wesentlich niedriger als die maximal erreichbare
Wasserstoffausbeute im Falle von Dampfreformierung

mit Ha-Ausbeutetheo, pr = 6 mol Hz/ mole EtOH.

Es zeigt sich aus den Ergebnissen, dass die
Bedingungen fiir einen hohen Wasserstoffgehalt im
Reformer zugleich im Bereich hoher
was einen Nachteil
hohe

nachfolgende Wassergas-

Kohlenmonoxidgehalte liegen,

dieser Reformierungsvariante darstellt, da
Anforderungen an die

Shiftstufen gestellt werden.

Ein verninftiger Wasserstoffgehalt im Reformat bei
partieller Oxidation lasst sich fur Temperaturen Uber
600°C und Sauerstoff-zu-Ethanol
unter 1,5 verwirklichen. Wird das Sauerstoff-zu-Ethanol

Verhaltnisse von
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Verhaltnis reduziert, SO muss die
Reformierungstemperatur erhéht werden, um auerhalb

der Kohlenstoffbildungszone zu bleiben.

Wobei aber eine Senkung des Sauerstoff-zu-Ethanol
Verhéltnisses und eine Steigerung der Temperatur
unweigerlich zu einem erhdhten Kohlenmonoxidgehalt

im Reformat flihren.

Ein Fenster fir verninftige Betriebsbedingungen der
partiellen Oxidation liegt im Bereich von O/E = 0,8 bis
1,5 und Temperaturen Uber T=600°C mit einem
relativ.  hohen

zugleich Kohlenmonoxidgehalt im

Reformat.

4.6 Autotherme
Ethanol

Reformierung von

Die autotherme Reformerbetriebsweise ist die

Kombination der Dampfreformierung und der partiellen



Oxidation. Wie vorher diskutiert erzielt man unter
Dampfreformierungsbedingungen die hdéchste
Wasserstoffausbeute und damit die hoéchste Effizienz
bezogen auf den Wasserstoff. Die Kohlenstoffbildung
unter Dampfreformierungsbedingungen verengt den
Parameterraum der Reformerbetriebsbedingungen
stark. Die Autotherme Reformierung kann zwei Effekte
haben. Einerseits kann sie die engen
Kohlenstoffbildungsgrenzen erweitern und damit ein
vergroflertes Betriebsparameterfenster ermdglichen,

anderseits wird moglicherweise der
Kohlenmonoxidgehalt im Reformat reduziert und damit
eine vereinfachte Gasaufbereitung im Anschluss an den

Reformer ermdglicht.

Nachteilig ist die Stickstoffverdiinnung bei Zumischung
von Luft als Sauerstofftrager, ein Effekt der in Abbildung
57 dargestellt ist.

»
(o) 10 S\

Der autothermale Reformerbetrieb wurde fir Dampf-zu-
Ethanol Verhéaltnisse S/IE = 0 — 10, Sauerstoff-zu-
Ethanol Verhaltnissen O/E = 0,00 - 0,75 und
Temperaturen von T = 200 — 1000°C analysiert.

Abbildung 59 a-d zeigt den Wasserstoffgehalt im
Reformat, auf trockener und stickstofffreier Basis

entsprechend Gl. 67

Yity-avb. = Y, I1- Y0 _yNz) L 67
Der Wasserstoffgehalt ist auf dieser Basis dargestellt,
da ansonsten die Stickstoffverdiinnung die Effekte
eines erhdhten Sauerstoff-zu-Ethanol Verhéltnisses auf

den Wasserstoffgehalt unkenntlich machen wiirde.

ln 200 74, S\

Abbildung 59: Wasserstoffmolenbruch im Reformat im thermodynamischen Gleichgewicht auf trockener, stickstofffreier Basis fiir die
autotherme Reformierung mit einem Dampf-zu-Ethanol Verhiltnis von S/E = 0-10 und Sauerstoff-zu-Ethanol Verhiltnis von O/E = 0.00,

0.25, 0.50 und 0.75 (a—d).
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In Abbildung 60 ist der Wasserstoffgehalt Uber das

Dampf-zu-Ethanol ~ Verhéltnis  fir  verschiedene

Sauerstoff-zu-Ethanol Verhaltnisse bei einer

Reformertemperatur von 500°C dargestellt.

Ein interessanter Effekt ist, dass der Wasserstoffgehalt
bezogen auf die trockene, stickstofffreie Basis nicht
wesentlich auf eine Anderung des Sauerstoff-zu-
Ethanol Verhéltnisses reagiert. Das Minimum im
Kurvenverlauf bei niedrigen S/E zeigt das Einsetzen der

Kohlenstoffbildung an.
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S
E «
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—6— 0O/E=0.25
0.55 —>— O/E=0.50 |
—Pp— O/E=0.75
05 : : : :
0 2 4 6 8 10
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Abbildung 60: Einfluss des Sauerstoff-zu-Ethanol Verhiltnisses
auf die H,-Konzentration im autothermen Betrieb, bei T=500°C

In  Abbildung 61 st

Wasserstoffgehalt zu Kohlenmonoxidgehalt tber das

das Verhaltnis von

Dampf-zu-Ethanol ~ Verhéltnis  fir  verschiedene

Sauerstoff-zu-Ethanol Verhaltnisse bei einer
Reformertemperatur von 500°C dargestellt.
0.22
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Abbildung 61: Einfluss des Sauerstoff-zu-Ethanol Verhiltnisses
auf das H,/CO-Verhiltnis im autothermen Betrieb bei T=500°C
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Auch hier wird ersichtlich, dass die Zugabe von
Sauerstoff infolge der autothermen Reformierung nur
sehr geringen Einfluss auf den Kohlenmonoxidgehalt im
Reformat hat. Der autotherme Betrieb hat somit,
thermodynamisch betrachtet, keinen ausgesprochen

groRen Effekt auf den Kohlenmonoxidgehalt.

Betrachtet man allerdings den Effekt des autothermen
Betriebs auf die Kohlenstoffbildungsgrenze, so sieht
Abbildung 60 (Minimum der Ha-
Konzentration) und Abbildung 61

H2/CO-Verhaltnisses), einen sehr starken Einfluss der

man, siehe

(Maximum des
Sauerstoffzugabe  auf die  Verschiebung der

Kohlenstoffbildungsgrenze zu niedrigeren S/E -

Verhaltnissen.

Abbildung 62 zeigt den Kohlenmonoxidgehalt im

Reformat auf trockener und stickstofffreier Basis
entsprechend Gl. 68

=y =y, , -
Yo, = Yeo l( Yi,0 yNZ) Gl 68
Der Kohlenmonoxidgehalt auf einer trocknen,

stickstofffreien Basis andert sich nicht stark mit dem
Sauerstoff-zu-Ethanol Verhaltnis. Fliir Dampf-zu-Ethanol
Verhaltnisse S/E > 4.00 bleibt das Kohlenmonoxidprofil
fast konstant. Das bedeutet im autothermen Betrieb gibt
Reduktion

Kohlenmonoxidgehalts, sondern nur eine Reduktion

es keine wirkliche des
durch den Verdinnungseffekt des Stickstoffgehalts im

Reformer.

Abbildung 63 a-d zeigt die Kohlenstoffbildung (Mol C /
Mol EtOH) far

Betriebsweisen. Der Anstieg des Sauerstoff-zu-Ethanol

verschiedene autotherme
Verhaltnisses hat einen vorteilhaften, wenn auch nicht
sehr starken Effekt, auf die Kohlenstoffbildungsgrenze.
Um Eduktstrome mit geringen Dampf-zu-Ethanol
Verhaltnis zu reformieren sollten hohe Sauerstoff-zu-
Ethanol

Kohlenstoffbildung zu vermeiden.

Verhéltnisse gewahlt werden, um eine



>
(0 10 P\

)f"g, 200 Ty s ?f"q, 200 "y o

Abbildung 62: Kohlenmonoxid-Molenbruch im Reformat im thermodynamischen Gleichgewicht auf trockener, stickstofffreier Basis fiir die
autotherme Reformierung mit einem Dampf-zu-Ethanol Verhiltnis von S/E = 0-10 und Sauerstoff-zu-Ethanol Verhiltnis von O/E = 0.00,

0.25, 0.50 und 0.75 (a—d).
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Abbildung 63: Kohlenstoffbildung [molC/molEtOHj.q] im thermodynamischen Gleichgewicht fiir die autotherme Reformierung mit einem
Dampf-zu-Ethanol Verhiltnis von S/E = 0-10 und Sauerstoff-zu-Ethanol Verhiltnis von O/E = 0.00, 0.25, 0.50 und 0.75 (a—d).
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Abbildung 64 a-d zeigt die Wasserstoffausbeute flir den

autothermen Reformerbetrieb. Die maximale

)f“cy 200 o o

Wasserstoffausbeute reduziert sich mit Zunahme des

Sauerstoff-zu-Ethanol Verhéaltnisses.

r {hCJ; 200 10 o€

Abbildung 64: Wasserstoffausbeute [molH,/molEtOHy..q] im thermodynamischen Gleichgewicht fiir die autotherme Reformierung mit
einem Dampf-zu-Ethanol Verhiltnis von S/E = 0.0-10.0 und Sauerstoff-zu-Ethanol Verhiltnis von O/E = 0.00, 0.25, 0.50 und 0.75 (a—d).

Als Schlussfolgerung kann man anmerken, dass der
Vorteil der autothermen Operation im Wesentlichen in
der Senkung der Kohlenstoffbildungsgrenze zu sehen
ist. Die Einflisse auf den Wasserstoff- und
Kohlenmonoxidgehalt sind sehr gering und zusatzlich
kommt es zu einer nachteilhaften Stickstoffverdiinnung
bei Steigerung des Sauerstoff-zu-Ethanol
Verhaltnisses.

reduziert den

Die  autotherme  Betriebsweise

Energiebedarf der Reformierung, da die partielle
Oxidationsreaktion exotherm ist. Der Einfluss auf den

Energieverbrauch ist im nachsten Kapitel dargestellt.
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4.7 Energiebedarf der unterschiedlichen
Reformierungsvarianten

Die Produkte der Ethanolreformierung wurden bisher
fur die drei Optionen — Dampfreformierung, Partielle
Oxidation und Autotherme Reformierung - unter
isothermen Bedingungen betrachtet. Um die drei
Prozesse bezuglich ihres theoretischen Energiebedarfs
wurde eine

Abbildung 65

miteinander zu vergleichen
Energiebilanzierung

durchgefihrt

entsprechend
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Abbildung 65: Energiebilanz Reformer

Der Prozessenergiebedarf des Reformers besteht aus
der Verdampfungsenergie fir den Ethanol-Wasser
Eduktstrom, die Uberhitzungsenergie fiir das Aufheizen
der Edukte auf Reformertemperatur, die Energie fir die

Reformierung abzilglich der Abklhlung der Produkte

von der Reformierungstemperatur auf 120°C
Abgastemperatur. Die Rickgewinnung der Energie
durch die Wasserkondensation ist daher nicht
berlcksichtigt.

Gl. 69

QProzeB = Q\/erdumpfung + QUherhitzung + QRefurmlerung - QKuthng

Die bendtigte Prozessenergie wird, um einen Vergleich
zu ermdglichen, auf die Mole an Wasserstoff im

Reformerproduktgas bezogen.

_ ""EtOH ,in H,0,in
QVerdampfung - . AHVap,EtOH +- AI_IVap,HZO Gl 70
H,,out Hy ,out
: B SR (T T )
QUberhitzung _Z . Cpi ref — 10 Gl. 71
i=1 nHZ,aut
. LI}
iout
O bkihiung —Z ; C[’,i(Trqf -T Oul) GL 72
=1 "*H, out
. LIRS LI¥
_ 1,in _ Jout
QReformierung _z . AHf,[ Z . AI—If,j Gl. 73
i=1 "Y1, out J=L " H, out

wobei AH,, die Verdampfungsenthalpie ist, ¢, die

und AH die

spezifische i

Warmekapazitat

Bildungsenthalpie der Spezies i darstellt. Der Index in

entspricht dem Eduktstrom in den Reformer und der

Index out dem Produktstrom. T ist die
Reformertemperatur, Tou ist Temperatur des
Produktstroms nach Warmeriickgewinnung durch

Abkuhlung und Ty ist die Umgebungstemperatur.

Qrer

l

QcooL

Reformer

65

Abbildung 66
Energiebedarf fur den Fall der Dampfreformierung und

zeigt den aufgeschliisselten
der autothermen Reformierung. Die Energie wird als
Energie pro produziertes Mol Wasserstoff angegeben.
werden  ab

Brauchbare Wasserstoffausbeuten

Temperaturen von 400°C erzielt. Die Energie zur
Uberhitzung auf Reformertemperatur und die Energie
zur Abkihlung sind beinahe gleich. Dies bedeutet, dass
in einem gut konzipierten Reformer  mit
Warmeintegration die Uberhitzung und Abkiihlung mit
wenig Energieverlust durchgefiihrt werden kann. Der
gréRte Energiebedarf besteht zur Aufrechterhaltung der
endothermen Reformierungsreaktion. Die notwendige
Reformierungsenergie kann durch die autotherme
Betriebsweise stark gesenkt werden. Allerdings wird bei
der autothermen Betriebsweise bei einer Steigerung
des Sauerstoff-zu-Ethanol Verhaltnisses eine starke
Erhéhung der notwendigen Verdampfungsenergie
bewirkt, da ein Teil des Ethanols zur Warmegewinnung
partiell oxidiert wird und daher im autothermen Betrieb
EduktfluR  zur

Wasserstoffstroms im Reformerproduktgas notwendig

eine hodherer Erzielung desselben

ist.

Die Partielle Oxidation (nicht dargestellt) zeigt ein
ahnliches Bild wie die Autotherme Reformierung, wobei
im Reformer ein Energieliberschuss entsteht. Die
Verdampfungsenthalpie bezogen auf die produzierte
Wasserstoffmenge steigt stark an, da grof3er Teil des
Ethanol oxidiert wird und die partielle Oxidation nur

geringe Wasserstoffausbeute hat.
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Abbildung 66: Energiebedarf fiir Verdamfung, Uberhitzung, Reformierung und Kiihlung fiir Dampfreformierung SR (S/E = 4) und

autotherme Reformierung ATR (S/E =4, O/E = 0,25)

Der gesamte Energiebedarf fir den Reformerbetrieb ist
in Abbildung 67 a) and b) dargestellt. Der Vergleich von
Dampfreformierung, Autothermer Reformierung und
partieller Oxidation hinsichtlich Energiebedarf ist recht
kompliziert, da bei der autothermen und partiellen
Teil Eduktes

Warmeerzeugung verwendet wird, was den externen

Betriebsweise  ein des zur
Energiebedarf verringert. Abbildung 67 a) zeigt die
die

des

wobei
Anbetracht

notwendige Prozessenergie,
Dampfreformierung in
Prozessenergiebedarfs weit abgeschlagen im Vergleich

zur partiellen Oxidation liegt. In Abbildung 67 b) ist der
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gesamte Energiebedarf zur Herstellung von einem Mol
Bedarf an
Form des

Wasserstoff dargestellt, dies ist der

Prozessenergie und an Energie in
eingesetzten Ethanols (unterer Heizwert). Hier zeigt
sich ein komplett anderes Bild, wobei die Partielle
Oxidation den héchsten Energiebedarf aufweist. Das
bedeutet unter dem Gesichtpunkt des
Wasserstoffgehalt im Reformerproduktgas und des
Gesamtenergiebedarfs, dass folgende Reihenfolge SR
> ATR > POX fir die Effizienz der verschiedenen

Betriebsbedingungen gilt.
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Abbildung 67: a.) Gesamte Prozessenergie um ein Mol Wasserstoff im Reformerproduktgas zu erzeugen; b.) Gesamtenergiebedarf (Gesamte
Prozessenergie + unterer Heizwert des benétigten Ethanol) um ein Mol Wasserstoff zu produzieren. POX...Partielle Oxidation,
SR...Dampfreformierung, ATR...Autotherme Reformierung. Die Prozessenergie setzt sich aus der Summe fiir Verdampfung, Uberhitzung,

Reformierung und Kiihlung zusammen.
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4.8 Schlussfolgerungen

Oxidation und
Ethanol

thermodynamisch unter Verwendung einer Gibbs’schen

Die Dampfreformierung, partielle

autotherme  Reformierung von wurden
Enthalpie Minimierungsmethode und Berticksichtigung
Kohlenstoff

besteht

Das
Methan,
Kohlenmonoxid, Kohlendioxid,
Wasserdampf, Ethanol, Sauerstoff, Stickstoff und
Kohlenstoff. Zur
thermodynamisch stabilen Produktspektrums wurden

von festem untersucht.

Hauptproduktspektrum aus
Wasserstoff,
festem Ermittlung des
Untersuchungen mit einem erweiterten Produktset mit

moglichen Nebenprodukten inkludiert.

Die thermodynamische Produktzusammensetzung
wurde fur Dampf-zu-Ethanol Verhéltnisse von S/E =0-

10 und Sauerstoff-zu-Ethanol Verhéaltnisse von O/E =

0-3 und Temperaturen von T = 200 — 1000°C
durchgefihrt.
Aus den Ergebnissen lassen sich folgende

Schlussfolgerungen ableiten:

e Thermodynamisch zerfallt mit Wasser und/oder

Sauerstoff gemischter Ethanol vollstandig im
gesamten betrachteten Temperaturbereich. Bei
Methan

Kohlendioxid die Hauptprodukte. Erhéht man die

niedrigen  Temperaturen  sind und
Temperatur Uber 400°C so wird das Produkt Methan
stark reduziert und mehr Wasserstoff hergestellt.
Gleichzeitig steigt der Kohlenmonoxidgehalt an. Bei
niedrigen Temperaturen und/oder kleinen Dampf-
zu-Ethanol Verhaltnissen kommt es zur Bildung von

festen Kohlenstoffablagerungen.

e Der Dampfreformierungsbetrieb ermdglicht im
Vergleich zum Partiellen Oxidationsbetrieb eine
hohe Wasserstoffausbeute und gleichzeitig einen
niedrigen Kohlenmonoxidgehalt im Produktgas. Ein
vorteilhaftes Betriebsfenster liegt bei Temperaturen
zwischen 550 - 650°C und Dampf-zu-Ethanol
SIE > 4
Betriebsbedingungen ist eine Wasserstoffausbeute
molHz/molEtOH

Kohlenmonoxidgehalt von kleiner 10mol% ohne

Verhaltnissen Unter diesen

und ein

von > 4

Gefahr der Kohlenstoffbildung mdglich.
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Im partiellen Oxidationsbetrieb liegt das Maximum
des Wasserstoffgehalts im selben Parameterbereich
wie das Maximum des Kohlenmonoxidgehalts. Ein
welcher eine

Betriebsbereich, verninftige

Wasserstoffausbeute ermaoglicht, liegt bei
Sauerstoff-zu-Ethanol Verhaltnissen von O/E < 1,5
und Temperaturen (ber 600°C. Zusatzlich erfordert
die Kohlenstoffbildungsgrenze Sauerstoff-zu-
Ethanol Verhaltnisse von O/E > 0,8. Aus rein
thermodynamischen Aspekten erscheint die partielle
Oxidation zur Wasserstoffproduktion aus Ethanol
Wahl, durch

Kohlenmonoxidgehalt im

keine gute den hohen

Produktgas und

Stickstoffverdiinnung des Refomats.

Autothermaler Betrieb ist die Kombination aus
Der

den

Dampfreformierung und partieller Oxidation.

autotherme Betrieb kann einerseits

Energieaufwand zur Reformierung senken und
andererseits die Kohlenstoffbildungsgrenze stark
verschieben und ermdglicht damit ein gréReres
Betriebsfenster flr kohlenstofffreie Reformierung.
Interessanterweise wird der Wasserstoff- und
Kohlenmonoxidgehalt, bezogen auf eine trockene
stickstofffreie Basis, nur sehr gering durch die
Betrieb

allerdings  die

Sauerstoffzugabe im autothermen

beeinflusst. Nachteilig ist
Stickstoffverdiinnung, weshalb die Sauerstoff-zu-
Ethanol Verhaltnisse nicht O/E = 1.0 Uberschreiten

sollten.

Vergleicht man den Gesamtenergiebedarf, welcher
sich aus der Prozessenergie, dies ist die Energie fur
die Erhitzung, Verdampfung, Reformierung und
Klhlung, und der chemischen Energie des im
Prozess eingesetzten Ethanols zusammensetzt, so
zeigt sich eindeutig die Dampfreformierung als die
am wenigsten energieintensive Betriebsweise.

Der Gesamtenergiebedarf kann entsprechend der

Reihenfolge POX >> ATR > SR gereiht werden.

Aus der Untersuchung der thermodynamischen
stabilen Produkte zeigte sich, dass neben den
Wasserstoff, Kohlendioxid,
Methan, Ethan,
n-Butanol, n-Propanol, Ethylen,

und Essigsaure stabile Produkte

Hauptprodukten
Kohlenmonoxid auch
Isopropylalkohol,
Dieethylether

darstellen konnen.



5 EXPERIMENTELLER AUFBAU UND
METHODEN ZUR
CHARAKTERISIERUNG VON
KATALYSATOREN

5.1 Konzeption der Versuchsanlage

Die Zielsetzung an die Versuchanlage bestand darin
einerseits flexibel hinsichtlich der Vermessung von
pulverférmigen  Katalysatorproben zu sein und
andererseits auch ganze Systemkomponenten eines
Reformers, z.B. Mikroreaktoren, in einem gemeinsamen
Versuchstand zu ermdglichen. Diese Anforderungen
Eduktdurchséatze

allerdings grundséatzlich divergent und im Aufbau des

sind infolge der erforderlichen
Systems mussten daher einige Abstriche gemacht

werden.

Die wesentlichen Anforderungen:

o Flussigkeitsdosierung

e Verdampfung

e Gasdosierung

e Druckregelung fiir Versuche bei erhéhtem
Druck

e Interner Reaktor far
Katalysatoruntersuchungen

e Anschlussmoglichkeit eines externen Reaktors

e Kondensatabscheidung

und mit

e  Prozesssteuerung Regelung

Datenaufzeichnung

Nach der

Eigenregie aufzubauen, wurde nach einer Kosten- und

anfanglichen Idee dieses System in
Zeitabschatzung ein Anbieter gesucht und in der Fa.
PID Engineering & Technology aus Spanien auch
gefunden, welcher das System nach unseren
Anforderungen aufbauen konnte. Ein Fliessbild der
Anlage ist in Abbildung 68 und die Anlage ist in

Abbildung 69 dargestellt.
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Abbildung 68: Piping & Instrumentation Fliebild der verwendeten Versuchsanlage



Abbildung 69: Teststand fiir Katalysator und
Mikroreaktoruntersuchungen.

5.1.1  Anforderungen

5.1.1.1  Flissigkeitsdosierung und Verdampfung

Die Flussigkeitsdosierung und Verdampfung zur
Erzielung von konstanten, definierten Dampfstromen ist
far die Untersuchung

von katalytischen

Reformierungsprozessen essentiell und stellt eine

groRe experimentelle Herausforderung dar.

Oszillationen in der Dampfversorgung des Systems

kénnen zu Kohlenstoffablagerungen flihren und

letztendlich das Herunterfahren des Reaktors

erforderlich machen [163].

Grundsétzlich gibt es zwei Verfahren zur Erzeugung

eines definierten Dampfstromes:
e  Sattiger
e Totalverdampfer

5.1.1.1.1

Beim Sattiger wird ein Gas durch eine temperierte

Sattiger

Flussigkeit geleitet. Das feinblasige, gut verteilte Gas
sattigt sich auf seinem Weg durch die Flissigkeit mit

Dampf, bis der Sattdampfdruck der Fllssigkeit bei der

69

vorgegeben Temperatur erreicht ist. Da die vollstandige
Sattigung fir alle Betriebspunkte schwer einstellbar ist,
wird der Sattiger meist zweistufig ausgefiihrt mit einer
héheren Temperatur in der ersten Stufe, welcher eine
zweite Stufe mit der gewinschten Temperatur
nachgeschaltet ist, in welcher der iberschiissige Dampf

kondensiert wird.

Zur Herstellung von Dampf-Ethanol-Mischungen muss
man eigentlich zwei Sattiger, jeweils einen fir Ethanol
und Wasser einsetzen, da bei der Verwendung von nur
einem Sattiger fur die Mischung durch das
Phasengleichgewicht zwischen Flussigkeit und Dampf
eine entsprechend andere Dampfzusammensetzung
vorliegt und Uber die Zeit die FlUssigkeit an einer
Komponente verarmt und dadurch Langzeitversuche
ohne entsprechendes Nachfiillen der Flissigkeit nicht
moglich sind. Ein Vorteil der Sattiger ist ein konstanter
pulsationsfreier Dampfstrom. Nachteilig ist die
Notwendigkeit eines Tragergasstroms und die sich
Charakteristik  bei

Prozessdrucks sowie der komplexe Aufbau eines gut

verandernde Erhéhung des

funktionierenden Sattigers.

51.1.1.2
Der

Flissigkeitsdosierung und einem Verdampfer. Der in

Totalverdampfer

Totalverdampfer besteht aus einer
den Verdampfer eintretende Flissigkeitsstrom muss
ohne Tragergas komplett verdampft werden. Hierbei
liegt die

Schwierigkeit in  der Auslegung des

Verdampfers. Prinzipbedingt kommt es bei der
Verdampfung von Flussigkeiten zur Entstehung von
Dampfblasen. Bei Verdampfung in Kapillaren wachsen
diese Blasen an, bis der vollstandige Querschnitt mit
einer Dampfblase erfillt ist. In der Kapillare befinden
sich zu diesem Zeitpunkt abschnittsweise Dampf und
Flussigkeitsbereiche. Bei weiterer Verdampfung dehnt
sich der

Dampfbereich infolge der

VolumensvergréfRerung  Uberproportional aus und

beschleunigt die davorliegenden Flissigkeitsbereiche.

Infolge des hdéheren Reibungswiderstands der

Flussigkeitsbereiche  wird diese
dadurch

Dampfblase in der

Beschleunigung
Druck in
Wird der

Flussigkeitspfropfen ohne zu verdampfen aus der

verhindert, steigt aber der

Kapillare.

Kapillare geschoben, so kommt es zu einem

schlagartigen Druckabfall in der Kapillare und



Beschleunigung der Strémung. Dadurch stromt die
Flussigkeit weit in die Kapillare ein. Dieser Prozess
kann sich aufschwingen und dann kommt es zu einer
pulsartigen Verdampfung. Ist die Kapillare ausreichend
lang kann der Prozess verhindert werden und es kommt
zu einer totalen Verdampfung der Flissigkeitsbereiche

in der Kapillare.

In der Versuchsanlage erfolgt die Verdampfung Uber

einen Totalverdampfer.

51.1.1.3

Die unterschiedlichen erforderlichen Randbedingungen

Flissigkeitsdosierung

bei katalytischen Experimenten erfordern eine
konstante Flissigkeitsdosierung Uber einen weiten
Durchflussbereich. Der Druck auf der Einlassseite des
Reaktors andert sich infolge des Druckverlustes der
Schittung Uber die Zeit und auch mit der Temperatur.
Die Pumpe muss daher eine Kennlinie besitzen, welche
nicht vom Gegendruck des Raums, in den geférdert
wird, abhangig ist. Die Verwendung von einfachen und

billigen Schlauchpumpen ist deshalb nicht mdglich.

In der Versuchsanlage wird auf eine Hochdruckpumpe
aus der Flissigchromatographie zuriickgegriffen. Diese
Pumpen erlauben einen konstanten Forderstrom bis zu
Dricken von 350 bar. In der Anlage kommt eine
GILSON 5SC HPLC-Pumpe mit einem Fdrderbereich
von 0,01-5ml/min zum Einsatz. Damit die Pumpe auch
in drucklose Umgebungen korrekt férdert, wurde ein
Druckverlust mit rund 35bar eingebaut. Mit diesem
Gegendruck fordert die Pumpe unabhangig vom

Prozessdruck sehr genau.

Fur Kalibrierzwecke steht weiters eine Spritzenpumpe
der Fa. Kent Scientific mit einer Hochdruckmetallspritze
zur Verfligung. Diese Pumpe ermdglicht die Dosierung
Acetaldehyd  fur die
Massenspektrometers, welches infolge seines hohen

von Kalibrierung  des

Dampfdrucks nicht mit Saugpumpen geférdert werden

kann.

5.1.1.2  Gasdosierung

Die Gasdosierung erfolgt Uber  thermische

Massendurchflussregler der Fa. Bronkhorst. Die

Gasversorgungsleitungen im Inneren des

Versuchsstandes bestehen aus 1/8” Edelstahlrohren
mit Swagelok Fittingen. Dieser Leitungsquerschnitt

ermdglicht vernunftige Strémungsgeschwindigkeiten

70

und Druckverluste in einem Strdomungsbereich von 100-
1000 ml/min i.N..

Die Durchfliisse der Durchflussregler sind in Tabelle 17

gegeben:

Tabelle 17: Durchflussbereiche der Gasdosierung

Gas Durchfluss

N> 20-1000 ml/min i.N.
0, 2-100 ml/min i.N.
H> 6-300 ml/min i.N.
CH,4 4-200 ml/min i.N.
CcO 4-200 ml/min i.N.
CO; 5-250 ml/min i.N.

Die Durchflussregler lassen sich durch Vorgabe des
Maximalflusses auf ein anderes Gas umkalibrieren
[164], weshalb die Verwendung von anderen Gasen

und damit die Analytikkalibrierung einfach mdglich ist.

5.1.1.3  Druckregelung

Die Druckregelung von Versuchsanlagen zur Arbeit
unter erhéhtem Druck muss sehr fein abgestimmt
werden. Die herkdmmlichen Regelungsgerate sind so
genannte Druckhalteventile. Hierbei wird der Druck vor
dem Ventil gemessen und das Ventil entsprechend
geoffnet oder geschlossen, um den Druck einzustellen.
Das Problem liegt darin, dass diese Ventile im
Wesentlichen fiir Durchfliisse im Bereich von einigen
I/min i.N. ausgelegt sind. Die Regelung von kleinen
Durchflissen im Bereich von 100-500 ml/min i.N. und
kleinen Prozessvolumina ist nur bedingt mdglich. Bei zu
groRer Offnung des Druckhalteventils kommt es im
gesamten System zu einem Druckabfall, so dass das
Ventil wieder zu stark schlieft. Dies fuhrt zu einem
Schwingen des Reglers, welches nur sehr schwer
durch Einstellung der PID-Parameter des Reglers stabil

einstellbar wird.

Eine wesentliche Anforderung an das Stellorgan ist eine

langsame Offnungscharakteristik. Diese langsame
PID

Engineering&Technology Uber einen Schrittmotor und

Offnungscharakteristk wurde von der Fa.

Mikrometerschraube Ubersetzt angesteuertes

Nadelventil erreicht. Es handelt sich dabei um ein

herkémmliches Nadelventil (Fa. Hoke), dessen
Ventilsitz durch  einen  Eigenbauventilsitz  aus
Polykarbonatkunststoff ersetzt wurde. Die

Offnungscharakteristik kann durch Einstellung der

Anzahl der Umdrehungen fir 100% Reglerdffnung



Dadurch

und

variiert  werden. sind auch kleine

Volumensstrome Prozessvolumina bis zu

Systemdriicken von 100 bar sehr gut regelbar.

5.1.1.4  Kondensatabscheidung

besteht
Peltierkiihler, der an einem Metallblock angebracht ist
und diesen auf 0-5°C abkuhit.
kapazitiver Fillstandsmesser eingebaut und Uber einen
PID-Reglers

Kondensatabscheider

Der Kondensatabscheider aus einem

Im Inneren ist ein
Fillstand im

1ml) Der
Regler steuert tber einen Schrittmotor ein Nadelventil

lasst sich der

(Volumen regeln.
an und kann damit den Abfluss aus dem Peltierkiihler

steuern.

Abbildung 70: Peltier-Kiihler (1), kapazitiver Fiillstandssensor
(2) und Fliissigkeitsregelventil (3)

5.1.2  Modifikationen der Versuchsanlage

5.1.2.1 Verdampfer

Der Verdampfer befand sich urspriinglich in der Hot-
Box der Versuchsanlage. Dies hatte den Nachteil, dass
ein Dbetrachtlicher Teil der Flussigkeitsleitung zum
Verdampfer ebenfalls in der Hot-Box verlief, siehe
Abbildung 71. Bei kleinen Flussigkeitsstromen kam es

dadurch bereits in der Zufuhrleitung zum Verdampfer

zur teilweisen Verdampfung und infolge dieser
unregelmafligen  Verdampfung und zu einem
stoBweisen Dampfmassenstrom mit
Flussigkeitspartikeln.
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Zuleitung

Mischungspunkt

Verdampfer

Abbildung 71: Verdampferkonfiguration im Originalzustand

Der Mischungspunkt des Dampfstroms mit dem
Gasstrom der Massendurchflussregler ist mit einem
verschwindend kleinen Totvolumen ausgestattet
Vici-Valco)

dadurch kommt es zu keiner Vermischung von Dampf

(Chromatographiebedarf der Fa. und

und Gas, was wiederum zu einer pulsierenden

Dampfbeladung im Eduktstrom zum Reaktor fiihrte.

In Abbildung 72 ist der der Verlauf der pulsierenden

Dampfkonzentration im Eduktgas dargestellt.
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Abbildung 72: Verlauf der Ionenstrome fiir Wasserdampf
(m/z=18) und Wasserstoff (m/z=2) in der
Verdampferkonfiguration im Originalzustand

Durch einen Ausbau des Verdampfer aus der Hot-Box

und dem Einbau einer separat regelbaren

Uberhitzungsstrecke nach dem Verdampfer, inklusive
einem Sintermetallfilter, welcher etwaige
Flussigkeitspartikel aus der Dampfstrémung filtert und
verdampft, konnte das Pulsieren der Dampfstromung

verbessert werden, sodass Uber einen Bereich von



0,05 — 1,0 ml/min (fl. i.N.)

dosiert werden kann.

weitgehend  pulsationsfrei

In Abbildung 73 ist der Verlauf der Dampfkonzentration
im Eduktgas nach Ausbau des Verdampfers aus der

Hot-Box und Einbau der Uberhitzerstrecke dargestellt.
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Abbildung 73: Verlauf der Ionenstrome fiir Wasserdampf
(m/z=18) und Wasserstoff (m/z=2) in der
Verdampferkonfiguration nach der Modifikation

5.1.2.2 Reaktoren

Der Gas-Feststoff-

Reaktionssysteme ist der Festbettreaktor. Er besteht im

einfachste  Laborreaktor fir
Wesentlichen aus einem Reaktionsrohr in welchem die
Katalysatorschittung durch Quarzwolle auf einer
gesinteren Fritte oder einem Drahtgeflecht gehalten
wird. Ein  Thermoelement wird entlang der
Reaktorachse gefihrt und die Thermoelementspitze
kommt in der Mitte der Katalysatorschittung zu liegen.
Anfanglich wurde ein Edelstahlreaktor verwendet,
welcher aus den, im Folgenden erlauterten Griinden

durch einen Quarzglasreaktor ersetzt wurde.

5.1.2.21 Edelstahlreaktor
Der Reaktor besteht aus Hastelloy®-C-22 Edelstahl und
erlaubt damit einen Betrieb bis zu 100bar und

Temperaturen von 700°C

In Abbildung 74 ist der Reaktor und die porose Platte
zur Abstiitzung der Katalysatorschicht dargestellt.

Die Verbindungen am Reaktorende erfolgen durch
Die
Dichtheit dieser Hochdruckverbindung wird durch den

Hochdruckfittinge der Fa. Autoclave-Engineers.

Linienkontakt zwischen Grundkérper und Reaktorrohr
ermdoglicht. Ein Schema der Verbindung ist in Abbildung
75 dargestellt. Beim Zusammenbau oder Demontage

des Reaktors ist es wichtig, dem Reaktorrohr keine
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Verdrehung relativ zum Grundkérper des Fittings zu

erlauben, da sonst der Dichtungssitz beschadigt wird.

Thermoelement —>

Reaktor

Porose Platte

Plattensupport

Abbildung 74: Edelstahlreaktor von Autoclave Engineering Inc.

Gland

Cold-worked

Valve or Fitting 1 Tubing

Body

Line-contract

Sealin
g Positive Backup
Support

Abbildung 75: Dichtungsverbindung der Autoclave-Engineers
Hochdruckverbindung

Ein wesentlicher Nachteil des Edelstahlreaktors war

seine fehlende Inertheit bezlglich der
Ethanolreformierung. In den anfanglichen Versuchen
konnte immer eine Koksbildung auch ohne Katalysator
festgestellt werden. Eine Quelle war der Metallmantel
600

auf ein

des Thermoelements, welcher Inconel®
Nach

edelstahlummanteltes (1.4401) Thermoelement konnte

aus

gefertigt war. einem Wechsel
die Koksbildung etwas reduziert werden. In einem Lauf
mit einer katalytischen Probe kam es zu einer
vollstdndigen Verstopfung des Reaktors (Ap = 10bar).

Ein Versuch der oxidativen Koksentfernung schlug



infolge der mangelnden Durchstromung fehl. Nach
einer Zerlegung des Reaktors war die pordse Fritte zur
Katalysatorabstiitzung vollstandig durch Kohlenstoff
verstopft. Die Fritte ist ein pordser Filter mit einem
durchschnittlichen Offnungsquerschnitt von 10 um und
besteht aus Hastelloy® C-22.

In Tabelle 18 sind die Zusammensetzungen der
verwendeten Werkstoffe dargestellt. Man sieht, dass es
sich bei den hochtemperaturfesten Werkstoffen, wie
Inconel und Hastelloy, eigentlich um Nickellegierungen
handelt. In der Literatur werden Nickelkristallite als sehr
starke Koksbildner genannt, siehe Kapitel 3.8.

Tabelle 18: Zusammensetzung im Versuchsaufbau verwendeter
Werkstoffe

Werkstoffdaten [165]

Edelstahl Hastelloy® C-22 | Inconel® 600
1.4401 2.4602 2.4816
Cr= 17% Ni = 56% Ni>72%
Ni = 12% Cr=22% Cr=16%
Mn < 2% Mo = 13% Fe =8%
Mo = 2% Co <2.5%
Fe Rest W= 3%
Fe=3%

Im Zuge der Reduktion des Katalysatormaterials wird
der Reaktor bei hoheren Temperaturen von H;
die Oxidschicht

Reaktorwand zerstort und metallisches Nickel gebildet,

durchstromt und dabei an der
welches eine starke Koksbildung erméglicht. Die pordse
Platte

Katalysatorschuttung.

aus Hastelloy wirkt daher wie eine

In Abbildung 76 ist die Kohlenstoffbildung infolge des

Inconel-Thermoelements in einem 2h langen
dauernden Leerrohrversuch dargestellt und in
Abbildung 77 ist die ausgebaute mit Kohlenstoff

verstopfte portse Platte dargestellit.

Durch den Wechsel auf das Edelstahl-Thermoelement
und den Ausbau der porosen Katalysatorauflage konnte
die massive Koksbildung in Griff bekommen werden.
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i . B
L e Y .
Abbildung 76: Koksbildung bei Leerrohrversuch mit Inconel-
Thermoelement

Abbildung 77: Durch Koksbildung verstopfte porose Platte
(Weile Fasern stammen von dem Quarzwollebett, auf welchem
der Katalysator lagerte)

Der Edelstahlreaktor zeigt auch nach den
Modifikationen einen wesentlichen Leerrohrumsatz bei
erhohten Temperaturen. Zusatzlich sind infolge der
thermischen Tragheit des massiven Stahlreaktors nur
lange dauernde Temperaturwechsel moglich. Das
Verhalten des Ofens auf eine Temperaturanderung
konnte zwar durch Optimierung der Proportional-,
Integral- und Differential-Reglerparameter  der
Ofenregelung optimiert werden, allerdings dauerte das
Erreichen der neuen Solltemperatur mindestens eine
Stunde. Dieses Regelverhalten macht das Abfahren
sehr  zeitintensiv.  und

einer Temperaturrampe

problematisch im Falle einer schnellen

Katalysatordeaktivierung.

51.222
Die Messung der katalytischen Aktivitat und Selektivitat

Quarzglas-Reaktor

von Katalysatorproben erforderten eine hohe Inertheit
des Reaktionssystems. Wie im vorhergehenden Kapitel
erlautert, konnte diese mit dem Edelstahlreaktor nicht
wurde fur die

gewahrleistet werden und daher

Untersuchungen auf einen Quarzglasreaktor



zuruckgegriffen. Dieser ermdglicht eine weitgehende
Inertheit Ethanol.

Verwendung

beziglich Reaktionen mit Eine

Schwierigkeit bei der eines
Quarzglasreaktors ergibt sich in der Aufnahme des
den metallenen

Quarzglases in entsprechenden

Reaktorendstliicken, welche die Aufnahme eines
Thermoelements sowie die Edukt- und Produktgas-

Zufuihrung ermdglichen missen.

Zur Loésung dieses Problems wurde auf eine O-Ring
Dichtung zuriickgegriffen. Uber den O-Ring lasst sich
eine konstante, gleichverteilte und linienférmige
Dichtkraft aufbringen und weiters ist der O-Ring so
elastisch, dass Verkantungen aufgenommen werden
konnen, ohne zu einem Glasbruch zu flihren. Ein
Schema des Aufbaus des Quarzglasreaktors ist in

Abbildung 78 dargestellt.

- 73 Reaktor-
O-Ring 2 endstiick
Dichtung ﬂi
9
= Uberwurf-
' mutter
SiC-
Inertmaterial
Katalysator
Quarz-
wolle Thermoelement
Quarz-
reaktor

Abbildung 78: Quarzglasreaktoraufbau und Aufnahme im
metallenem Reaktorendstiick

Die verwendete Metall-Quarzglas-Abdichtung stammt
aus der Vakuumtechnik-Produktreihe Ultra-Torr der Fa.
Swagelok und wurde entsprechend adaptiert, um 1/8*
Swagelok-Verbindungen als Rohrverbindungen

verwenden zu konnen.

Ein wesentliches Problem stellte die
Temperaturfestigkeit der verwendeten O-Ringe dar. Im
Standardfall wurden O-Ringe aus Polytetrafluorethylen-
(PTFE)-Kunststoff verwendet. Da sich der Reaktor und

der Reaktorofen in der Hot-Box befinden, sind die
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Metall-Quarzglas-Verbindungen mit dem O-Ring in
einer Umgebung mit einer Dauertemperatur von 160-
200°C.

Bei dieser erhéhten Temperatur neigte der PTFE O-

Ring, vor allem im Verbindungsteil mit dem

durchgefiihrten  Thermoelement, zur strukturellen

Desintegration.

Nach verschiedenen Versuchen konnte ein O-Ring aus
Perflourkautschuk-(FFKM)-Kunststoff gefunden werden,
der eine wesentlich hdohere Temperaturbestandigkeit
als PTFE hat. Weiters wurde das Thermoelement von
unten in den Reaktor gefilhrt und ein Strahlungsschild
an der oberen Durchfiihrung des Reaktors in den Ofen
angebracht. Dadurch konnte die Temperatur in den
metallenen Reaktorendstticken auch bei
Reaktortemperaturen von 900°C in einem Bereich unter
220°C gehalten werden. Mit dem Umbau und dem
Einsatz der hoherwertigen O-Ringe wird nun eine
brauchbare Standzeit der O-Ringe von einigen Monaten

Versuchsbetrieb erzielt.



52 Analytik

Die Zielsetzung der Analytik bestand darin, eine solide
Massenbilanz um den Reformer ziehen zu kénnen und
damit etwaige Vorkommnisse des katalytischen
Prozesses qualitativ und quantitativ detektieren zu

koénnen.

Eine vollstédndige Bilanz, siehe Abbildung 79, ist sehr
wilnschenswert, da damit eine Aussage Uuber die
Kohlenstoffbilanz zwischen Eintritts- und Austrittsstrom
gemacht werden kann und damit die Ablagerung von
festem Kohlenstoff wahrend dem Versuch erkannt

werden kann.

Kohlenstoffablagerung

i

| Gasformige
Ethanol, I
H,0 Katalytischer | | Produkte
—
0O, Prozess |
‘ | | Flissige

Inertgas

° | 1 Produkte

Abbildung 79: Bilanzraum des Ethanolreformierungsprozesses

Die wesentlichen gasformigen und flissigen Edukte
und Produkte der Ethanolreformierung wurden anhand
der Literaturdaten von Chladek et al. [166], welche eine
GC-Methode  zur

Ethanolreformierungsprodukte

vollstdndigen  Analyse  der

ermittelt haben,
abgeschatzt. Im Wesentlichen kann man mit den in

Tabelle 19 gegebenen Komponenten rechnen:

Tabelle 19: Erwartete Komponenten im
Ethanolreformierungsprozess

Komponente Formel Bereich
Stickstoff N, 0—-100%
Ethanol C,HsOH 0-80%
Wasser H.O 0-80%
Sauerstoff 0O, 0-30%
Wasserstoff H, 0-100%
Kohlenmonoxid CcO 0-30%
Kohlendioxid CO, 0-30%
Methan CH, 0-30%
Ethen C,H, 0-30%
Ethan CHs 0-3%
Ethin C;H, 0-1%
Propen CsHs 0-0,5%
Acetaldehyde C,H,O 0-50%
Essigsaure CH;COOH | 0-5%
Aceton CH3COCH3 | 0—-5%
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5.2.1  Analytikschema 1

Arbeit

Mikrogaschromatograph zur

Zu Beginn der stand nur ein
Bestimmung der
Bestandteile der

gasférmigen Reformierung  zur

Verfiigung.

Die Idee bestand darin, einerseits die flissigen
Produkte auszukondensieren und die Kondensatmasse
mit einer Waage zu messen und die Zusammensetzung
des Kondensats mittels eines verfligbaren Headspace-
Chromatographen zu ermitteln. Anderseits sollte das
gasférmige Produktgas mit dem
(Mikro-GC)  auf

Zusammensetzung hin analysiert werden.

Mikrogaschromatographen seine

Die Massenbilanz kann daraus, wie folgend erlautert,

ermittelt werden:

Eduktstrom:
Uber die HPLC-Pumpe
Massenstrom des Ethanol-Wassergemisches dosiert

wird ein  definierter
und verdampft und mit einem uber einen thermischen
Massendurchflussregler mit einem bekannten No-

Inertgasstrom gemischt.

Produktstrom:
Der

auskondensiert und seine Massenzunahme Uber die

Flussigkeitsanteil des Produktstroms  wird

Waage verfolgt.

Der Gasanteil des Produktstroms wird mittels des

Mikrogaschromatographs  analysiert. Infolge  der

Kenntnis des Inertgasmolenbruchs im gasférmigen
Produktstrom und des zugegebenen Inertgasstrom
kénnen die Volumsstrome der anderen gasférmigen

Produktgase bestimmt werden, siehe Gl. 74.

. V.o
VGas,tr,Aus = NZY%V y Gl. 74
2, Aus
VGHS’”Y s .. Produktgas nach Kondensator
VNQ,E[n .. No-Inertgasstrom im Edukt
VN, tus .. N2-Konzentration im Produktgas

nach dem Kondensator

Problempunkte:

Neben einer aufwendigen Vorgehensweise zur

vollstandigen Leerung des Kondensatabscheiders und

der Kondensatleitung (Ausblasen) zu Beginn und am



Ende der Probenahme, erfordert die Wagung der
Kondensatmenge einen relativ hohen Massenstrom an
Kondensat im katalytischen Prozess oder sehr lange
Probenahmezeiten, um auch unter fast vollstdndigen

Umsatz eine relevante Probenmenge zu erreichen.

Problematischer ist jedoch die  Komponente
Acetaldehyd. Sie stellt bei der Dehydrierung von
Ethanol das Hauptprodukt dar und ist daher oft in
hohen Konzentrationen vorhanden. Acetaldehyd hat
einen Siedepunkt von 20°C. Das bedeutet, dass im
Kondensator der Versuchsanlage (Tkona = 0-5°C)
Acetaldehyd nicht vollstdndig auskondensiert werden
kann. Dies konnte als zuséatzlicher Peak im Mikro-

Gaschromatograph erkannt werden.

Nachteilhaft in diesem Analytikschema sind die
erforderlichen handischen Probeflaschenwechsel und
die unterschiedliche Zeitskala der Messungen. Die
gasférmigen Bestandteile werden alle 3 Minuten
quantifiziert und die fliissigen Bestandteile werden als
kumulative Messung uber eine Versuchszeit von 1-3h
ermittelt, wobei eine Verdampfung vor allem
leichtfliichtiger Komponenten aus der Probeflasche nur

schwer zu vermeiden ist.

5.2.2  Analytikschema 2

Die Verfugbarkeit eines Massenspektrometers (MS)
ermdglichte die Verbesserung der Prozessanalytik. Die
unglinstige Hardwarekonfiguration des
Massenspektrometers lief3 allerdings keine vollstéandige
quantitative Analytik des Prozesses allein iiber das MS

zu, siehe Kapitel 6.2.4.

Kohlenstoffablagerung

Mikro-GC
m [g/min] | == i = =  v[Moi%]der Gase
Ethanol, H,O | I
| Katalytischer I Massenspektrometer
Prozess | % [Mol%] der Dampre
V [mLi.N./min] und Argon
Ny, Ar !_ _____ I

Abbildung 80: Analytikschema 2

Eduktstrom:
Uber die HPLC-Pumpe wird ein definierter
Massenstrom des Ethanol-Wassergemisches dosiert

und verdampft und mit einem, Uber einen thermischen

Massendurchflussregler dosierten, Nz- und Ar-

Inertgasstrom gemischt.

Produktstrom:

Der Flussigkeitsanteil des Produktstroms  wird
auskondensiert und der Gasanteil des Produktstroms
wird mittels des Mikrogaschromatograph analysiert.
Infolge der Kenntnis des Inertgasmolenbruchs im
gasformigen Produktstrom und des zugegebenen
Inertgasstrom an Nz koénnen die Volumsstrome der

anderen gasformigen Produktgase bestimmt werden.

Das Massenspektrometer zieht seine  Probe
kontinuierlich aus dem feuchten Produktgas. Durch die
Zugabe eines zweiten Inertgasstroms aus Argon
kénnen die flissigen Komponenten quantitativ
gemessen werden. Ethanol und Wasser wurden vor
und nach jedem Versuch anhand des am Reaktor im
Bypass vorbeigeleiteten Eduktstroms kalibriert. Die
Kalibrierfaktoren fir  die anderen  flissigen
Komponenten wurden in einem mehrwochigen Intervall

neu kalibriert.

. . X, .
— . 7V Ligl , Aus
VLin,Aus - VAr,Ein % GL 75
Ar,Aus

qulvm ... Strom der Flussigkeit | im Produktgas
[mli.N. /min]

Xpigl dus * Konzentration der Flussigkeit | im
Produktgas [mol%]

X, 4w -+ Ar-Konzentration im Produktgas nach

dem Kondensator [mol%]

Die Messungen mit dem Mikro-GC erfolgen alle 3
Minuten und die Messungen mit dem
Massenspektrometer erfolgen alle 10 Sekunden. Die
Ergebnisse der MS-Messung wurden in der Auswertung
Uber den Zeitstempel in Bezug zu den Mikro-GC-
Ergebnissen gebracht und anschliefend wurden die
Daten aus dem Massenspektrometer und dem Mikro-

GC miteinander in einem Datensatz eingepflegt.

Der Fehler der Messungen mittels dieses Schemas liegt

bei ~ +/- 2-5% relativ vom Messwert in Volumsprozent.

Die meisten der in dieser Arbeit publizierten Ergebnisse

wurden mittels dieses Analytikschemas ermittelt.



5.2.3  Mikrogaschromatograph

Im Labor konnte auf einen Mikrogaschromatographen

des Typs 3000 der Fa. Agilent zuriickgegriffen werden.

5.2.3.1  Funktionsweise der Gaschromatographie

Das Prinzip eines Gaschromatographen ist in Abbildung

81 dargestellt.

Abbildung 81: Prinzip eines Gaschromatographens:

(1)... Trigergasversorgung, (2) ... Injektor zur Aufgabe der
Probe, (3) ... Trennsiule im GC-Ofen, (4) ... Detektor (hier ein
Flammenionisationsdetektor mit Brenngases H, und Luft), (5) ...
Signalauswertung

Die Trennsaule (3) befindet sich in einem Ofen und
kann eine gepackte Saule (groRerer Durchmesser,
Festbett aus chromatographischen Material) oder einer
Wand  mit
chromatographischem Material beschichtet) sein. Diese

Kapillarsaule  (kleine  Durchmesser,

Saule wird von einem Tragergas durchstromt. Die

Probe wird entweder handisch oder Uber eine

automatisch  gesteuerte Probenschleife in den

Tragergasstrom injiziert. Bei Durchstrémung der

Trennsaule interagieren die Bestandteile des zu

trennenden  Gemisches unterschiedlich mit der
Trennsaule und es kommt daher zur Auftrennung des
Gemisches in seine Bestandteile, Abbildung 82. Diese
Verteilung fihrt zu einem zeitlich versetzen Passieren
(Retentionszeit) des Detektors. Aus der Retentionszeit
lasst sich auf die Spezies schliessen und aus der

Peakflache auf die Menge schliessen.

(a) mobile phase
A+ B stationary phase
(b)

Abbildung 82: Gemischtrennung in der Gaschromatographie
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5.2.3.2 Trédgergasauswahl

Die verschiedenen Tragergase haben einen starken

Einfluss auf die Trennung und Sensitivitdt der GC-

Analyse.

Die Trennleistung einer Saule bei Verwendung eines
Tragergases lasst sich mit dem Konzept einer idealen

Trennstufe erklaren:

Auf

Gleichgewicht zwischen mobiler und stationérer Phase

jedem theoretischen Boden stellt sich ein

ein. Die Anzahl der theoretischen Béden N ergibt sich

ZU:

N ... Zahl der theoretischen Boden

GL 76

H ... Hohe der theoretischen Boden

L ... Lange der Trennsaule

Die Héhe der theoretischen Bdden fiir eine spezifische
Trennsaule wird vom Tragergastyp und Tragergasfluss
wesentlich mitbestimmt. Die Einfliisse lassen sich im

sog. van-Deemter Diagramm [167] darstellen.

1.00 =

0.75 =
HETP

0.50 =

Srr'-uIIA'{

0.25 =

] L] 1 L] 1 -‘H‘I
10 20 30 40 50 60
H cm/sec

Abbildung 83: van Deemter Diagramm fiir unterschiedliche
Trigergase.

Darin ist die Héhe eines theoretischen Bodens in
Abhangigkeit des Tragergasflusses (Geschwindigkeit u
der mobilen Phase dargestellt). Die Kurve hat ein
Minimum und daraus kann man den Tragergasfluss fir
die optimale Trennleistung der Saule ermitteln. Helium
ist ein weit verwendetes Tragergas, welches fir

generelle GC-Analysen verwendet wird.

H. hat eine etwas bessere Sensitivitat als Helium und
kann fir schnelle Analysen (Abbildung 83, hohe
Tragergasgeschwindigkeiten und geringe Veranderung



der Trennleistung bei Veranderung der

Tragergasgeschwindigkeit) verwendet werden.

Bei der Verwendung von Helium zur
Wasserstoffanalytik kommt es infolge einer Anomalie
Helium-

der Warmeleitfahigkeit einer

Wasserstoffmischung zu einer Peakumkehrung im
Chromatogramm, siehe Abbildung 84. Bei kleinen
Wasserstoffgehalten bekommt man einen positiven
Peak. Bei Steigerung des Wasserstoffgehalts kommt es
zu einer teilweisen Peakumkehrung. Bei noch starkerer
Erhéhung des Wasserstoffgehalts kommt es zu einer
vollstdndigen Peakumkehrung. Fir die Auswertung des
Chromatogramms wird die Peakflache integriert und mit

einer abgelegten Kalibrierkurve verglichen.

RECORDER RESPONSE
1
—i

INCREASING HYDROGEN,/HELIUM RATIO

Abbildung 84: Abhiingigkeit des WLD-Signals vom Wasserstoff-
Helium Verhiltnis [168]

Die teilweise umgekehrten Peaks mit positiven und
negativen Peakflachen konnten mit der vorhanden
Chromatographie-Software Agilent Cerity-NDS (Vers.
1.3) nicht ausgewertet werden. Deshalb wurde vom
bestehenden Helium als

Tragergas auf Argon

gewechselt.

N2 und Argon werden oft fir eine Hy-Analytik
verwendet, wobei Argon eine hdhere Hy-Sensitivitat
besitzt [169]. Ein Nachteil bei der Verwendung von
Argon ist die starke Reduktion der Sensitivitdt anderer
Komponenten. Wahrend ein Kalibriergas mit 500 ppm
Kohlenmonoxid mit Helium einen schon aufgelésten
Peak ergab, konnte mit Argon als Tragergas kein

Peaksignal fur 500 ppm erzielt werden.

Diese Sensitivitatsreduktion musste leider in Kauf

genommen werden, um mit der vorhandenen

Ausristung eine Analyse aller gasférmigen Bestandteile
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zu ermoglichen. Fur die Messungen der Aktivitdt und
Selektivitat von Katalysatoren stellt dies aber keine
dar, da CO ein
Nebenprodukt der

Einschrankung wesentliches
Reformierungsreaktion ist, mit

Konzentrationen im Prozentbereich.

5.2.3.3  Erstellung der GC-Methode

Der Mikrogaschromatograph besteht aus folgenden

beiden Einheiten:

e GC-Einheit 1: Plot-U
Vorsaule zur Detektion von Hz, Oz, N2, CH4, CO mit

Molekularsieb-Saule mit

Argon als Tragergas

e GC-Einheit 2: Plot-U Saule zur Detektion von COs,,
C2oH4, C2Hg, CoH2 und héheren Kohlenwasserstoffen

mit Helium als Tragergas

Die Methodenentwicklung bestand in der Ermittlung der

Retentionszeiten der einzelnen Gase auf den

verschiedenen  Saulen ohne Verwendung der
Rickspuloption auf Saule 1. Die Rickspdloption dient
zu Schutze der Molekularsiebsaule, auf dessen Material
Wasser und CO;

Trennleistung der Saule reduzieren.

bevorzugt adsorbieren und die

Nach Auffinden

unterschiedlichen

dem und  Zuordnung  der

Gase wurde die der
Tragergasdurchfluss Gber den Tragergasdruck variiert

und die Saulentemperatur variiert.

Das Ziel war die Erreichung einer mdglichst kurzen
Analysedauer unter Erhaltung von gut aufgeldsten und

integrierbaren Peaks Uber den gesamten

Konzentrationsbereich.

Tabelle 20: Gase und Konzentrationsbereich der MikroGC-
Kalibrierung

Gas Konzentration
Methan 0-100%
Wasserstoff 0-100%
Stickstoff 0-100%
Sauerstoff 0-100%
Kohlenmonoxid 0 -100%
Kohlendioxid 0-100%
Ethan 0-0,05%
Ethylen 0-20%
Acetylen 0-0,05%




5.2.4 Massenspektrometer

Fir die Arbeiten

Massenspektrometer der Firma Netzsch (Typ: Aeolos)

stand ein Quadrupol-

zur Verfigung. Das Massenspektrometer ist eigentlich
Abgas

thermogravimetrischen Apparatur ausgelegt. Es sollte

zur Produktanalyse im einer

laut Netzsch-Support auch fiir die Produktanalyse der

Ethanolreformierung  verwendbar sein. In  der
Anwendung zeigte sich jedoch, dass einige
Modifikationen gemacht werden mussten, um das

Massenspektrometer, abgesehen von der geplanten
vollstdndigen Produktanalyse, Uberhaupt nutzen zu

konnen.

5.2.4.1 Funktionsweise

Das Prinzip eines Massenspektrometer wurde von J.J.
Thomson [170] 1913 erstmals beschrieben. In einem
Massenspektrometer werden die Molekile einer zu
analysierenden Probe in eine lonenquelle eingefiihrt,
wo sie unter Vakuum mit Elektronen der lonenquelle
bombardiert werden. Dabei wird das Molekul zuerst in
ein positiv geladenes lon Ubergefiihrt und anschlieend
in kleinere Fragmente zerbrochen, deren Auftreten
wiederum charakteristisch fir jedes der Probemolekiile
ist. Infolge des geringen Drucks in der Kammer ist die
Rekombinationszeit der lonen sehr lange. Die lonen
werden danach durch eine Reihe negativ geladener
Elektroden beschleunigt und fokussiert. Es gibt drei

Ubliche Arten von Massenspektrometern:

¢ Magnetische Massenfilter
e Time-of-Flight Massenfilter

e Quadrupol Massenfilter

Alle drei

entsprechend der

Arten sortieren den Strom an lonen

Massenzahl (Massen-zu-

Ladungsverhaltnis m/z).

Ein magnetisches Massenspektrometer vergleicht den
Ablenkungsradius eines lons in einem Magnetfeld mit

dem Masse-zu-Ladungsverhaltnis des lons.

Ein Time-of-Flight Massenspektrometer misst die Zeit
des Fluges eines lons von einem Startpunkt bis zu

einem Kollektor.

Ein Quadrupol-Massenspektrometer separiert die lonen

in einem elektrischen Quadrupolfeld, die

Flugtrajektorien der lonen werden durch ihr Masse-
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Ladungsverhalinis und den Parametern des
elektrischen Feldes bestimmt und bei gegeben
Feldparameter koénnen nur bestimmte lonen den

Detektor erreichen.

Unabhéngig vom verwendeten Massenfilter kann, aus

der Kenntnis des Fragmentierungsmusters der
einzelnen Probemolekile, das Massenspektrum in
Auftreten und Konzentration der unterschiedlichen

Spezies ausgewertet werden.

Exemplarisch ist in Abbildung 15 das Massenspektrum
des Tragergases Argon dargestellt. Neben Argon (m/z

= 20 wund 40) ist im Massenspektrum ein
Stickstoffuntergrundsignal bei m/z = 14 und 28 zu
sehen.
1,0E-03
< 1,0E-05
E
1,0E-07
£
O 1,0E-09
21,0611
@
5 10e-13
1,0E-15
a 10 20 30 40 s0

Masse-/Ladungsverhiiltnis [9,6*107 kg/C]

Abbildung 85: Massespektrum des Argon-Trigergasstroms

5.2.4.2  lonenquelle

In der lonenquelle treffen Niedrigenergieelektronen, die
von einem heillen Wolframfilament emittiert werden, auf
die Molekile der Probe und diese werden dabei zu
lonen mit einer oder mehreren Ladungen. Allerdings
wird nur ein geringer Teil der Probemolekdle, rund 0,01
- 0,1 %, dabei Der
Probemolekile bleibt unberihrt und wird von der

ionisiert. Hauptteil der
Turbomolekularpumpe abgepumpt. Die Zahl der lonen
und ihr Typ hangen von der Energie der Elektronen ab,
welche vom Filament emittiert werden. Die Zahl der
lonen steigt stark mit der Elektronenenergie und
50 — 150 eV
Elektronenenergien  bilden

erreicht bei ihr Maximum. Hohere

lonen mit hoherer

Ladungszahl.
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Abbildung 86: Anzahl der erzeugten Ionen als Funktion der
Elektronenenergie der Ionenquelle (Quelle: [171])

Die Anzahl der von der lonenquelle erzeugten lonen als
Funktion der Elektronenenergie ist in Abbildung 86

dargestellt.

Bei der lonisierung von Molekilen wird mit
zunehmender Komplexitdt die Zahl der mdglichen
lonenarten sehr schnell grofRer. Neben einfach und
mehrfach geladenen Molekiilionen treten zusatzlich
Bruchstuickionen auf. In Tabelle 21 ist ein Beispiel zur
Entstehung von lonen bei der Elektronenstof3ionisation

gegeben.

Tabelle 21: Ionisationsmuster der Elektronenstoflionisation

ABC +e” — ABC' + 2e°
ABC™ + 3e’
AB* + C +2e’
BC® + A +2e°
A + BC +2e’
c’ + AB +2e’
B* + A  +C+2e’
Neben diesen Arten kénnen auch noch

Rekombinationsionen, z. B. AC+, gebildet werden. Das
Auftreten und die relative Haufigkeit der einzelnen
lonenarten sind charakteristisch fir eine bestimmte
Molekilart und dienen als wichtiges Hilfsmittel zur
Identifikation des Molekils und somit zur qualitativen

Gasanalyse.

Bei einer gewahlten lonisationenergie der lonenquelle

ergibt sich fir entsprechende Molekiile ein
Fragmentierungsmuster, welches charakteristisch fur
Abbildung 87 st

Fragmentierungsmuster von CO; dargestellt.

dieses Molekll ist. In das
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Abbildung 87: Fragmentierungsmuster, Bruchstiickionen von
CO,; bei 70eV Ionisierungsenergie

Bei einer komplexen zu analysiernden Gasmischung
kommt es zu einer Uberlappung von den Fragmenten
gleicher Massen-Ladungszahl unterschiedlicher
Molekiile und eine quantitative Analyse ist nur unter

sehr hohen Aufwand mdglich.

5.2.4.3 Quadrupol-Massenfilter

Der Quadrupol-Massenfilter, siehe Abbildung 88, trennt
die von der lonenquelle erzeugten lonen entsprechend

ihrer Massenzahl.

Resonantes lon
Nicht resonantes lon -

D erlkg
\ﬂs\ " usveosat

lonisator Abzugsoptik Massenfilter Detektor

Abbildung 88: Quadrupol-Massenspektrometer

Der Quadrupol-Massenfilter besteht grundsétzlich aus
vier parallelen Stdben, welche symmetrisch um die
lonenquelle angeordnet sind. Ein hochfrequentes
elektrisches Feld bringt die lonen bei deren Durchlauf
durch das Quadrupol zum Oszillieren. Die Bewegung
der lonen im Quadrupolfeld wird durch die Mathieu-
Differentialgleichungen  beschrieben und  deren
Lésungen konnen in zwei Gruppen geteilt werden.
ersten begrenzte

Lésungen der Gruppe haben

Amplituden und sind daher stabil. Ldsungen der
zweiten Gruppe haben mit der Zeit wachsende
Amplituden und sind daher instabil. Das bedeutet, dass
einige lonen den Filter passieren kénnen und andere
lonen hingegen infolge der steigenden Amplitude mit
den Staben kollidieren und abgepumpt werden. Das
ganze Massenspektrum kann durch Anderung der
zwischen den Elektroden

Spannung abgefahren



werden, da ein spezieller Spannungswert nur lonen mit

einer bestimmten Massenzahl den Filter passieren

Iasst.
5.2.4.4  Detektor
524.41 Faraday-Detektor

Der Faraday-Detektor ist traditionell der am haufigsten

eingesetzte Detektor in der Prozess-

Massenspektrometrie. Er beinhaltet einen kleinen
Metallbecher und wird deswegen auch als ,Faraday-
Cup“ bezeichnet. Treffen positive lonen auf diese
Detektoroberflache, bewirkt das einen Elektronenfluss
in den Detektor, der die positive Ladung ausgleicht. Die
Elektronenbewegung wird als Stromfluss erfasst. Er
liegt Ublicherweise im Bereich von 107 bis 10° A.
Aufgrund des geringen Stroms, ist eine hohe
Verstarkung des Signals notwendig. Die Zeitkonstante
des Verstarkers liegt im Bereich von 0,1 sec. Das fuhrt
dass der relativ

dazu, Faraday-Empfanger ein

langsamer Detektor ist. Stromstarken unterhalb von 10
" A bereiten Schwierigkeiten. Das beschrankt die
Empfindlichkeit der Messung. Bei Verwendung eines
Faraday-Detektors

liegt die Nachweisgrenze bei

ungefahr 10 ppm [172].

52442

Zahlreichen

Sekundéarelektronenvervielfacher

Detektoren liegt das Prinzip der
Elektronen-Vervielfachung zugrunde. lonen treffen auf
dort

In einem Sekundarelektronen-

eine metallische Oberflache und schlagen
Elektronen heraus.
Vervielfacher (SEV) werden diese Elektronen zu einer
gegenuberliegenden Dynode beschleunigt, die ein
positiveres Potential aufweist. Der Detektor enthalt
meist mehr als 10 hintereinandergeschaltete Dynoden.
Jedes Elektron schlagt aus der nachgeschalteten
Dynode 3-10 Elektronen heraus. Dadurch wird eine
Signalverstarkung bis zu 10° erreicht. Ein SEV ist ein
schneller Detektor und kann Veranderungen im Bereich
von 10 sec erfassen. Der SEV ist nicht so stabil wie
ein Faraday-Empféanger. Mit der Zeit altern die Dynoden
durch die hochenergetischen Elektroneneinschlage.
Der sukzessive Abbau der elektronenemittierenden

Oberflache fiihrt zu einer Drift der Kalibrierung [172].

5.2.4.5 Turbomolekularpumpe

Das Vakuum im Massenspektrometer wird durch eine

Turbomolekularpumpe erzeugt. Eine
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Turbomolekularpumpe besteht aus einer Anordnung

von mehreren statischen, spitzwinkligen
Schaufelradern, in welche die ebenfalls spitzwinkligen
aber beweglichen Rader des Rotors ahnlich wie bei
Durch  die  hohe
Rotationsgeschwindigkeit liegt die Geschwindigkeit der
Rotorblatter

mittleren

einer  Turbine  eingreifen.

ungefahr in der GroRenordnung der

thermischen Geschwindigkeit der
Gasmolekiile. Die Pumpwirkung beruht darauf, dass
den Atomen und Teilchen ein zusatzlicher Impuls aus
dem System Stator-Rotorscheibe hinaus zugefihrt wird.
Es hangt von der Atomsorte hangt ab, ob dieser
zusatzliche Impuls zum Verlassen des Rezipienten
ausreicht. Kleine Atome haben bei selber Temperatur
eine hohere Geschwindigkeit als schwere Atome. Durch
diese hohere Geschwindigkeit kann von der Pumpe nur
ein kleinerer Impuls Ubertragen werden. Deswegen ist
das Kompressionsvermoégen fir Wasserstoff bei allen
Molekularpumpen am schlechtesten und somit deutlich
schlechter als fir normale Luftmolekile wie O, oder
H-0.

Abbildung 89: Turbomolekularpumpe (Quelle: Wikipedia)

5.2.4.6  Probeneinlass-Systeme

Die Hauptanforderung an das Probeneinlasssystem ist
die schnelle, entmischungsfreie Zufiihrung der Probe in
das Vakuumsystem des Massenspektrometers. Die
Probe wird aus dem Prozess mit Dricken Uber 1bar
entnommen und muf, unter einer Druckminderung auf
10° mbar, dem Vakuum im Analysator zugefihrt

werden.

Grundsatzlich kann man diese Aufgabe mit einem
Einstufendruckreduktionssystem mit einem
Kapillareinlass, siehe Abbildung 90, oder mit einem

Zweistufendruckreduktionssystem mit einem



Kapillareinlass, differentiell gepumpten

Zwischenvakuum und einer Einlassblende ins

Hauptvakuum Iésen, siehe Abbildung 91.

Q/C inlet
L}

sample It = ams
O re
©

(I

sample
flow

Abbildung 90: Einstufendruckreduktionssystem mit
Kapillareinlass

flow
split

Q/C inlet
sample I@q:

3 ¢
R,

bypass sample
flow flow

amMms

Abbildung 91: Differentiell gepumptes zweistufiges
Einlasssystem

Der Vorteil des zweistufigen Einlasssystems ist die
wesentlich hdhere Durchflussrate der Probe durch die
Kapillare. Damit kénnen sehr schnelle Anderungen in
der Gasprobe erfasst werden. Der Druck im
abgepumpten Flow-Splitter ist noch im Bereich von 10°
bis 10" mbar und kann daher mit einem einfachen
Drucksensor gemessen werden. Der Druck im Flow-
Splitter kann durch ein gesteuertes Ventil zur Bypass-
Pumpe auch bei Druckschwankungen im Prozess
konstant gehalten werden. Das Vakuum im Analysator
(Zeit

Teilchens vom Probe-Einlass bis zur Detektion) auf

kann ohne Responseverzogerungen eines

rund 10° mbar gebracht werden. Nach Goétz [173] kann
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man ab einem Vakuum von 4x10° mbar davon
ausgehen, dass die Teilchenwahrscheinlichkeit so
gering ist, dass es im Detektor zu keinen Aufprall von
Molekilfragmenten untereinander kommen kann und es
zu keiner

daher ungewollten Rekombination von

Fragmenten kommt und damit ein sehr lineares

Signalverhalten des Massenspektrometer erzielt

werden kann.

Das Aeolos-Einlasssystem hingegen ist ein einstufiges
Einlasssystem. Durch den Durchmesser der Kapillare
und die Lange, sowie die Temperatur kann man den
Stromungswiderstand verandern. Der Nachteil ist, dass
das System stark auf Druckschwankungen im Prozess
reagiert und das zum Erzielen von einem Vakuum von
10® mbar sehr hohe Verzdégerungen entstehen, da der

Fluss durch die Kapillare sehr klein ist.

5.2.4.7  Modifikationen am Massenspektrometer

52471
Wahrend der

Massenspektormeters wurde eine wesentliche Drift der

Akkumulation von Wasserstoff im Vakuum

Arbeiten zur Kalibrierung des
lonenstréome festgestellt. Am starksten davon betroffen

welche die
Nach

Recherche konnte die Vorvakuumpumpe des Aeolos-

war die Massenzahl m/z = 2,

Wasserstoffkonzentration  darstellt. einiger

Massenspektrometers als Fehlerquelle identifiziert
werden. Im Lieferzustand des Aeolos-Systems ist als
Vorvakuumpumpe eine simple Membranpumpe
installiert. Diese Pumpen schaffen ein Vakuum von 10°
— 10" mbar. Dieses Vorvakuum am Ausgang der
Turbomolekularpumpe reicht nicht aus, um die leichten
Gase, H, und He, effizient vom Auslass der
Turbomolekularpumpe zu entfernen. Es kommt daher
zu einer Akkumulation von Hz im Vakuum und damit zu
einer relativ starken Drift des lonenstromsignals fur
Wasserstoff lber die Analysezeit. Dieser Effekt eines
geringen Vorvakuums auf die Akkumulation von
Wasserstoff im Hauptvakuum des Analysators wurde

auch von Ottens et al. [174] beschrieben.

Abhilfe schaffte der Einbau einer Drehschieberpumpe
anstelle der Membranpumpe als Vorvakuumpumpe.
Drehschieberpumpen schaffen ein Vakuum von bis zu
10 mbar. Nach Einbau konnte der Ha-Drift wesentlich

gesenkt werden, um das Massenspektrometer flr



kurzzeitige Analysen (z.B. Temperaturprogrammierte

Reduktionen) zu verwenden.

Fir Langzeitanalysen besteht immer noch ein zu groflRer
Hy-Drift, durch

Kalibrieren in den Griff zu bekommen ist. Abhilfe konnte

welcher nur zwischenzeitliches

ein zweistufiges EinlaRsystem bringen, da dadurch die,
dem Vakuum zugefiihrte, Wasserstoffmenge nochmals

gesenkt werden kann.

SEV

elektronenvervielfachers)

5.2.4.7.2 Deaktivierung des (Sekundar-
In der Kalibrierungsphase des Massenspektrometers
konnte zwar direkt nach der Kalibrierung eine Messung
unter geringen Abweichungen (+2% rel. Fehler in den
Konzentrationen) durchgefiihrt werden, doch bereits
nach ein paar Tagen konnte mit dieser Kalibration keine
durchgefiihrt werden

verniinftige Messung mehr

(teilweise +10-50% rel. Fehler in den Konzentrationen).

durch die

Deaktivierung des SEV erreicht werden. Dadurch wurde

Eine starke Verbesserung konnte

zwar eine EinbuBe an Signalstarke und damit
Empfindlichkeit in Kauf genommen, allerdings konnte
die Stabilitat

verbessert werden und damit eine stabile Kalibrierung

des lonenstromsignals wesentlich
vorgenommen werden. Dieser Effekt liegt in der Natur
des SEV. Der SEV hat eine sehr hohe variable
Signalverstarkung vom 10°-10°. Diese Verstarkung wird
aber auch wesentlich vom Vakuumdruck, Massen-
Ladungsverhaltnis der lonen, Zustand der
emittierenden Oberflachen beeinflusst. Anderungen des
Restgasspektrum im Vakuum, des Druck des Vakuums
Oberflachen

beeinflussen daher den Verstarkungsfaktor des SEV

und anhaftender Teilchen an den
und daher bedarf es einer laufenden Kalibrierung, siehe
[175].

suboptimalen Einlasssystems konnen einigermallen

Blessing et al. Infolge des vorhandenen

konstante Bedingungen in der Vakuumkammer nicht
garantiert werden und sehr wahrscheinlich liegt darin
der Grund fir den schlechten Betrieb mit dem SEV.

Der
Signalverstarkung von 1

einfache Faraday-Detektor hat eine

(empfangene lonen =
Ausgangssignal) und ist daher sehr stabil, solange der

Detektor nicht verschmutzt ist.

Die Verwendung des Faraday-Detektors ohne SEV

ermdglichte die Intervalle zwischen den Kalibrierungen
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wesentlich  zu  verlangern und  damit  das

Massenspektrometer fir die quantitative Messung von

zumindest einigen Komponenten zu verwenden.

5.2.4.8  Kalibrierung des Massenspektrometers
Hauptnachteile bei der Verwendung der
Massenspektrometrie zur Analyse von

Produktgemischen sind die geringe Langzeitstabilitat
der Signale sowie die Tatsache, dass ein Signal im
Massenspektrum von verschiedenen Spezies belegt
werden kann. Massenspektrometer gelten als wenig
langzeitstabile Detektoren. Die Quantifizierung von
Produktgemischen mit Quadrupolmassenspektrometern
gilt als mdglich, wenn Fehler in der Quantifizierung von

etwa 10-20 % akzeptiert werden kénnen [176].

Ursachen fur diesen groRen Fehler kdnnen chemischer
Natur, wie nicht identifizierte lonen im Spektrum, oder
nicht stabile elektrische Potentiale des
Quadrupolmassenfilters sein. Letzteres fihrt zu einer
LDrift*  der Weiterhin

Kontaminierung der lonenquelle

s0g. Signale. sorgen die
und der
Analysatoreinheit flir eine zunehmend schlechtere
Reproduzierbarkeit der Messergebnisse im
Langzeitbetrieb. Die Erfahrung im Umgang mit dem
Massenspektrometer (Netzsch Aeolos) hat gezeigt,
dass eine allgemeine Drift, die alle Signale gleichmaRig
beeinflusst, von einer zufalligen Drift Gberlagert ist, in

der alle Signale statistisch verteilt driften.

Die zuféllige Drift konnte durch die Deaktivierung des

Sekundéarelektronenvervielfachers stark reduziert

werden.

Zur Umgehung der Problematik der ,allgemeinen Drift*
wurde das Argontragergas als externer Standard

verwendet.

In  Abbildung 92 ist des

Massenspektrometers dargestellt. Die Signale sind als

die allgemeine Drift

Verhaltnisse zum lonenstrom I(ty) zum Beginn der

Messung dargestellt.



Mt sl

1.00

lonenstrom(t)/lonenstrom(to) [w.E.]

075 1 —— EtOH/Ar
—— EtOH
Ar
0.50 T T T T !
20000 25000 30000 35000 40000 45000
Zeit [sec]

Abbildung 92: Allgemeine Drift der Ionenstrome fiir ECOH und
Argon und die Verwendung von Argon als externer Standard fiir
die EtOH-Messung(Argon wurde als I,,(t)/I1,(t))*0.8 zu besseren
Ubersichtlichkeit dargestellt.)

Man sieht, dass der Absolutwert der einzelnen

lonenstrome einer starken allgemeinen Drift Uber die

Zeit unterworfen ist, der die Verwendung der

Absolutwerte einzelner lonenstréme zur Quantifizierung
unmoglich macht. Die allgemeine Drift erfasst die

einzelnen lonenstrdme  gleichmaRig  (vergleiche

lonenstromverhaltnisse fir EtOH und Ar in Abbildung
92), sodass durch die Zugabe von Argon eine externe
kann das

Standardisierung erfolgen

Verhéltnis des lonenstroms EtOH/Ar in Abbildung 92).

(vergleiche

Mehrfach-lonen-Detektion:
Zur

Uberpriifung der Fragmentierung der
Einzelsubstanzen wird ein gesamtes Massenspektrum
aufgenommen, wie es in Abbildung 85 fir den Argon-
Tragergasstrom dargestellt ist. Wenn alle Signale im
Gesamtspektrum zugeordnet werden koénnen, ist es
ausreichend sich auf die Messung charakteristischer
Signale zu beschranken. Dadurch wird ein Gewinn an
Empfindlichkeit und Messzeit erreicht. Dieses Vorgehen
(MID) genannt. Zur

Analyse wurden bevorzugt Signale gewahlt, die nur von

wird Mehrfach-lonen-Detektion

einer bestimmten Spezies belegt werden. Neben

Molekilfragmenten sind auch lotopomere und deren

Fragmente zu berticksichtigen.

Tabelle 22 =zeigt die wichtigsten Fragmente, die

aufgrund der Angaben des Herstellers des

Massenspektrometers zu erwarten sind [177].

Urspriinglich wurde eine zeitgleiche Quantifizierung

aller erwarteten Reaktionsprodukte der

Ethanolreformierung versucht, siehe Tabelle 19 in

Kapitel 5.2.

84

In  Abbildung 93 ist die

Masse/Ladungszahlen bei

Belegung einzelner
Reaktionsprodukten der
Ethanolreformierung gegeben. Eine Farbe reprasentiert
Fragmente, die von einer bestimmten Stoffkomponente
stammen. Die relativen Intensitdten der Signale werden
dabei durch Prozentwerte angegeben und sind nur
innerhalb einer Stoffkomponente zu vergleichen. Wie in
das

der Massenspektrometrie Ublich, wird dabei

hdchste Signal mit dem Wert 100 % gekennzeichnet.

Fir die Quantifizierung gibt es im besten Falle fir jede
Spezies eine Masse/Ladungszahl, welche nur Signale
von Fragmenten einer Spezies aufweist. Betrachtet
man die Abbildung 93 oder Tabelle 22, so sieht man,
dass dies nicht fiir alle beteiligten Spezies der Fall ist.

Der wichtigste Aspekt ist das Auftreten eines von
anderen Fragmenten nicht (berlagerten Signal des
Argon-Tragergases auf der Massen/Ladungszahl m/z =
40. Dadurch kénnen die anderen Fragmente relativ auf
das Argon-Signal bezogen werden und ein Grof3teil des

Massenspektrometerdrifts eliminiert werden.

Ein Problem gibt es bei der Quantifizierung von CO im
Produktspektrum. CO hat
Fragment auf der Massen/Ladungszahl m/z = 28, auf

nur ein sehr starkes

welchem es aber durch eine Vielzahl anderer

Fragmente iberlagert wird.

Die Quantifizierung von Stickstoff und Kohlenmonoxid
bei deren gleichzeitigem Auftreten ist sehr schwierig
und es missen auch signalschwachere Fragmente im
unteren Massen/Ladungsbereich zur Unterscheidung
inkludiert werden. Die bei der Ethanolreformierung
C1-
sehr

auftretenden und C2-Kohlenwasserstoffe

fragmentieren stark in diesem unteren
Massen/Ladungszahlenbereich und verhindern somit
eine erfolgreiche Quantifizierung von Kohlenmonoxid

und Stickstoff.



Tabelle 22: Fragmentierungsmuster der in der Ethanol-Reformierung vorkommenden Spezies (stirkstes Fragment entspricht 100%, die
anderen Fragmente sind aus das stirkste Fragment bezogen, AcAl...Acetaldehyd, EtOH...Ethanol, AcAc...Essigsiure)

m/z H, H.O N, 0, co CO, CH, C,H, C,H¢ Ar AcAl EtOH AcAc | Aceton
2 100
12 4.5 6 24 21
13 0.1 7.7 3.5
14 7.2 0.6 15.6 6.3 3.4
15 85.8 4.6 14
16 1.1 11.4 0.9 8.5 100
17 23 1.2
18 100 0.068 5.5
19 0.1 0.013 2.3
20 0.3 20
22 1.2
24 3.7 1.6
25 1.7 4.2 4.8
26 62.3 23 9.1 8.3 5.8
27 64.8 33.3 4.5 23.9 8
28 100 100 11.4 100 100 27 6.9 5.6
29 0.8 1.1 0.1 2.2 21.7 100 234 15.6 4.3
30 0.2 26.2 1.1 6
31 0.6 100 4.5
32 100 1.4
40 100
41 3.9 4.5 21
42 9.2 2.9 14.5 7
43 26.7 7.6 100 100
44 100 45.7 4.9 24
45 1.3 0.5 34.4 93.6
46 0.4 16.5 1.45
47 0.5
58 271
59 11
60 57.7
450
400
350 4
@ Aceton
B Essigsaure
300 O Ethanol
O Acetaldehyd
mAr
_ 250 + | C2H6
s O C2H4
3 mCH4
200 + @Cco2
mCO
002
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mH20
o H2
100 A
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Abbildung 93: Fragmentbelegung einzelner Massen/Ladungszahlen in der Ethanolreformierung

2 12 13 14 15 16 17 18 19 20 22 24 25 26 27 28 29 30 31 32 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 58 59 60

lonenfragmente auf m/z
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Nach einer Vielzahl von Tests wurde klar, dass das
Ziel, Ethanol-

reformierungsprodukte, in einem Massenspektrometer

vollstandige Analyse der

nicht umsetztbar ist. Im besten Fall wéare dies nur unter

einer sehr hohen Inertgasverdiinnung mdglich, jedoch

ist damit die zeitgleiche Quantifizierung
niederprozentiger Nebenprodukte nicht in
ausreichender Genauigkeit moglich.

Quantifizierung:

Das Massenspektrometer wurde aus den obig

beschrieben Grinden nur zur Analyse der flissigen
Bestandteile (Wasser, Ethanol, Acetaldehyd, Aceton

und Essigsaure) verwendet.

Die zu Quantifizierung herangezogenen

Massen/Ladungszahlen sind in Tabelle 23

zusammengefasst.

Tabelle 23: Zur Quantifizierung der Fliissigkeiten benutzte
Messsignale

Komponente Masse/Ladungszahl (m/z)

Argon 40

Wasser 18

Ethanol 31

Aceton 60

Essigsaure 58
43

Acetaldehyd (Beeinflussung durch Ethanol,
Essigsdure und Aceton

Die Quantifizierung der einzelnen Komponenten lasst
sich bis auf Acetaldehyd auf eine Massen/Ladungszahl
zuriickfhren. Fur Acetaldehyd wurde m/z = 43 anstelle
des starksten Signales auf m/z = 29 zur Auswertung
herangezogen, da das Signal m/z = 29 auch einen
Signalanteil vom Kohlenmonoxid und Stickstoff hat und
diese entsprechend dem katalytischen Prozess variabel
sind. Stickstoff muss zur Berechnung der molaren
Flisse der gasférmigen Komponenten als zweites
Tragergas bei den Experimenten verwendet werden,
siehe Kapitel 5.2.2.

Zur einer

Produktgasmischung ist ein proportionales Verhaltnis

Quantifizierung einer Komponente in
zwischen der Substanzmenge im lonenstrom und der
Signalintensitat nétig. Wird die Konzentration der zu
analysierenden Komponente zu klein, koénnen die
Signale im statistischen Rauschen nicht mehr gefunden
Werden die

detektierenden

werden. Konzentrationen der zu

Komponente zu groR, tritt ein
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Sattigungseffekt ein und die Signalintensitaten wachsen
nicht mehr proportional zu den Konzentrationen. Diese
Effekte werden in Abbildung 94 [178] illustriert.

Sattigung

Signalintensitat

Rauschen

Proportionalitits-
bereich

Wieder-
findungsrate

Substanzmenge

Abbildung 94: Konzentrationsbereich, in dem Quantifizierung
mittels Massenspektrometrie moglich ist

Vor Durchfiihrung eines Experiments ist daher zu
prufen, ob oben skizzierter Proportionalitatsbereich bei
den verwendeten Betriebsparametern der
Versuchsanlage gewahrleistet ist. In Abbildung 95 ist
exemplarisch die Kalibrierkurve der

Schlisselkomponente Ethanol dargestellt

Bei den zu den Experimenten erstellten Kalibrierkurven
wurden Konzentrationsverhaltnisse der zu

detektierenden Komponenten zum Tragergas
aufgetragen. Die Argonkonzentration wird dabei durch
die Einstellung der Massendurchflussregler bestimmt.
Aufgrund der geringen Langzeitstabilitdt wurde jedes
Arbeit

Kalibrierung begleitet. Exemplarisch ist in Abbildung 95

Experiment zu vorliegender von einer

eine Kalibriergerade fur die Schlisselkomponente

Ethanol dargestellt.

35

y=0.7494x + 0.0667
25
2 /
15
11 /
05

Fluss EtOH/Fluss Argon [-]

1_31/1_40

Abbildung 95: Kalibrierkurve fiir die Schliisselkomponente
Ethanol



5.3 Verwendete Methoden zur
Charakterisierung von Katalysatoren
5.3.1  Temperaturprogrammierte Reaktionen

(TPR)

In der heterogenen Katalyse wird eine Vielzahl von
temperaturprogrammierter Methoden eingesetzt, um

heterogene Katalysatoren zu charakterisieren [179]:

e Temperaturprogrammierte Reduktion/Oxidation,

zur Bestimmung der Redoxeigenschaften von
Oberflachen, Reduktionseigenschaften von
Katalysatoren und Oxidation von
Kohlenstoffablagerungen

e Temperaturprogrammierte Adsorption und

Desorption,
zur Messungen der Saure/Base-Eigenschaften der
Oberflachen

Dispersiongrades der

und zur Ermittlung des

katalytisch aktiven

Komponente.

e Temperaturprogrammierte  Oberflachenreaktionen,
zur Abklarung des Reaktionsmechanismus an der

Katalysatoroberflache.

Die Methode der

Reaktionen wird prinzipiell an einer kleinen Menge an

temperaturprogrammierten

Katalysator (~10-30mg) durchgefiihrt, welcher entweder
von einem reaktiven Gasgemisch (V = 0-100ml i.N/min)
durchstromt wird

Reduktion/Oxidation) oder

durchstromt wird, welchem Uber eine Probeschleife ein

(Temperaturprogrammierte
von einem Tragergas
Reagenz zudosiert wird (Temperaturprogrammierte

Adsorption und Desorption).

Meistens wird die temperaturprogrammierte Reaktion in
eigenen Apparat, mit einem kleinen Festbettreaktor mit
einer konvektiven Beheizung im Bereich von 100-
1100°C, Gasdosierung und Gasanalytik durchgefiihrt.

Im Rahmen dieser Arbeit konnte allerdings leider auf
keine spezielle TPR—Apparatur zurlickgegriffen werden.
Der

Temperaturprogrammierte

Katalysatorteststand konnte zwar fur

Reduktionen und
Oxidationen benutzt werden. Tiefergehende Analysen,
interessanten

welche die  Untersuchung

z.B.

von

Eigenschaften, Reaktionsmechanismen und
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Katalysatordispersion, erlauben wirden, konnten mit
dem Katalysatorpriifstand infolge der relativ hohen
Totvolumina bei den bendstigten, geringen
Gasstromungen leider nicht durchgefuhrt werden. Es
Probeversuche zur

wurden Ermittlung der

Temperaturprogrammieren Oberflachenreaktionen
durchgefiihrt, welche aber ohne einen wesentlichen
apparativen Umbau keine brauchbaren Ergebnisse

zeigten.

Temperaturprogrammierte Reduktion (TPR):

Die temperaturprogrammierte Reduktion erfolgt durch

lineares Aufheizen der Probe in einem
Ha/Inertgasstrom. Hurst et al. [180] legen in ihrem
Ubersichtsartikel  die

kinetischen Grundlagen der Methode dar. Es lauft

thermodynamischen und
folgende Reaktion zwischen Feststoff und Gasphase
ab:

GL. 77

MOy, + Hy,y &M, + H,0

2(g) (s) (g)

Der Ausdruck der freien Enthalpie der Reaktion lautet
folglich:

o pH20 Gl. 78
AG=AG" + RT In——
Pu,

Die Triebkraft der Reduktion ist neben der steigenden
Temperatur das Verhaltnis der Wasserstoffpartialdrucks
zum Verhaltnis der Partialdrucks der Reaktionsprodukts
Wasser. Es muss ausreichend Wasserstoff angeboten
Reduktion
entstehendes Wasser schnell abtransportiert werden.

werden und gleichzeitig bei der
Durch die Vielzahl der méglichen Einflisse ist die
parametrische Empfindlichkeit der Methode sehr hoch.
Der Volumenstrom, die Wasserstoffkonzentration in der
Gasphase, die Heizrampe und die eingesetzte
Probemenge missen aufeinander abgestimmt werden,
um eine Beeinflussung der Temperatur der
Reduktionsmaxima oder der Profilform zu vermeiden.
Aus der Literatur sind zwei grundlegende Kriterien
bekannt, die eine Uberpriifung der experimentellen
Bedingungen erlauben. Unter der Voraussetzung, dass
extrinsischen

keine Einflisse, wie

Stofftransportlimitierungen  oder  Dispersionseffekte
auftreten, kdnnen damit aussagekraftige TPR-Profile

erhalten werden:



Kriterium von Monti und Baiker [181]:

Es beruht auf Messungen zur temperatur-
programmierten Reduktion von NiO. Die Autoren
definierten eine Kennzahl K, mit deren Hilfe die Wahl

der experimentellen Parameter tberprift werden kann:

GL. 79
SO

Hierbei ist Sy die Menge an reduzierbarer Substanz in
mol, V* der Gesamtvolumenstrom in ml i.N./s und ¢y die
anfangliche Wasserstoffkonzentration. Fiir Heizrampen
B zischen 6 und 18 K/min sollte K zwischen 55 und
140s betragen. Dies entspricht dann einem Hy-Umsatz
am Signalmaximum zwischen 10% und 66%. Damit ist
gewahrleistet, dass der Hx-Verbrauch einerseits hoch
genug ist, um detektierbar zu sein und andererseits
aber H>-Partialdruck als
Triebkraft der Reaktion erhalten bleibt. Bei K-Zahlen
innerhalb dieses Fensters wird damit eine gute

eine ausreichend hoher

Ubereinstimmung zwischen experimentell erhaltenen
und simulierten TPR-Profilen beobachtet. Als Ursache
fur Abweichungen bei zu hohen K-Zahlen werden von
diesen Autoren Ungenauigkeiten bei der
Temperaturmessung durch zu grof’e Totzeiten und

Dispersionseffekte genannt.

Kriterium von Malet und Caballero [182]:
Die Autoren stellten auf Basis von Messungen an CuO

zusatzlich zu Monti und Baiker eine Beziehung auf:

P=p-K G180
Die Heizrampe B und die GroRe K ist wie zuvor
definiert. Die Parameter der TPR-Messung sollte so
eingestellt werden, dass P, welcher die Dimension einer
Temperatur hat, so klein wie moglich ist und unter allen
Umstanden kleiner als 20K ist. Dadurch kann laut Malet
und Caballero die spektrale Auflésung maximiert und
TPR-Spektrums

eine Verzerrung des vermieden

werden.

Die TPR-Untersuchungen in dieser Arbeit wurden mit
den folgenden Parametern durchgefiihrt, welche fir
einen 10wt% Co/CeO,-Katalysator dargestellt sind.
Beide Kriterien werden durch die Versuchsparameter
erfllt:
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Tabelle 24: Parameter der TPR-Messungen

327 ymol

Reduzierbare Menge So (200mg Katalysator)
Volumenstrom V* 100 ml/min
H2-Molenbruch YH2 5vol%

Heizrampe B 10 K/min

Parameter K

Monti&Baiker K 97.4

Parameter P

Malet&Caballero P 16,2

Die Detektion der zeitlichen Anderung der

Wasserstoffkonzentration erfolgte Uber das
Massenspektrometer. Eine quantitative Messung der
Wasserstoffkonzentration ist mit dem
Massenspektrometer, wie in Kapitel 5.2.4.7.1 erlautert,
nicht moglich, da es zu einer starken Drift im
Wasserstoffsignal kommt. Dadurch konnte leider kein
Reduktionsgrad des Katalysators berechnet werden
und die TPR-Analysen nur auf qualitativer Basis

verglichen werden.

Temperaturprogrammierte Oxidation (TPO):

Die temperaturprogrammierte Oxidation wurde im
Wesentlichen fur die Analyse der
Kohlenstoffablagerungen am Katalysator eingesetzt.
Die Gasanalytik wurde mit dem Massenspektrometer
durchgefiihrt und konnte fiir die Komponenten O», Ar,
CO, quantitativ erfolgen. Die Untersuchungen zeigten,
dass in manchen Féllen die Temperaturstabilitat nicht
gewahrleistet werden konnte. Das ist der Fall, wenn
zuviel Kohlenstoff am Katalysator abgelagert wurde,
Abbrands  die
Reaktionswarme nicht abtransportiert werden kann und
Der

Reaktortemperaturkontroller nimmt regelungstechnisch

sodass es im Falle eines

es zZu einem Zinden kommt.
sofort die Heizleistung zurtick und kihlt den Katalysator
ab. Dies kann unter sehr schlechten Umstanden auch
die Reaktion einfrieren und bei nachfolgender
Erwarmung kommt es zur weiteren Reaktion des
Kohlenstoffs. Durch die Unstetigkeit im Temperaturprofil
erhalt man nur ein sehr vages TPO-Spektrum, siehe
Abbildung 96. Durch die Unkenntnis der absoluten
Kohlenstoffmenge pro Katalysatormasse kann man in

der Versuchsdurchfihrung keine fixen Parameter



vorgeben und man muss sich an die

Versuchsparameter experimentell herantasten.
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Abbildung 96: TPO-Spektrum einer Probe mit zuviel
Kohlenstoff (mg,: = 200mg, V5, = 180 ml/min, Vo, =20 ml/min,
p=15 K/min)

Die TPO-Messungen waren eigentlich direkt nach der
Versuchsdurchfihrung der Reformierungsversuche
geplant, siehe Abbildung 97, um den experimentellen
Aufwand fiir die Beschickung des Reaktors und

Montage im Katalysatorpriifstand klein zu halten.

Versuche zur

TPR Reformierung

TPO
-

Abbildung 97: Geplanter Versuchsablauf

Der geplante Versuchsablauf wurde meistens ohne die
abschlieRende TPO durchgefihrt, da die Koksmenge
stark variierte und daher die Parameter fir die TPO

nicht a priori festgelegt werden konnten.

Die Quantifizierung der Koksoxidation erfolgte daher
mittels thermogravimetrischer Analyse. Einige TPO’s
wurden auf Basis von CO; durchgefihrt, diese

Oxidation ist  wesentlich milder und die
Warmefreisetzung beeinflusst das Temperatursignal

nicht.

5.3.2  Thermogravimetrie

Die Thermogravimetrie misst den zeitlichen Verlauf der
Gewichtsanderung einer Probe, welche von einer
definierten Atmosphare umstromt wird, wahrend dem
Ablauf eines vorgegebenen Temperaturprogramms. Die
Probe kann entweder in Vakuum, Inertgas oder je nach
Waagenausflhrung, in einer beliebigen reduzierenden
oder oxidierenden Gasatmospharen untersucht werden.
Abbildung 98 zeigt den prinzipiellen Aufbau eines

thermogravimetrischen Messsystems.
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Abbildung 98: Prinzipieller Aufbau eines thermogravimetrischen
Messsystems [183]

Die Ableitung des TG-Signals dm(T)/dt gibt die
differenzielle thermogravimetrische Kurve (DTG). Diese
gibt die zeitliche Anderung der Masse an und kann
maximalen

somit fir die Bestimmung der

Reaktionsraten verwendet werden. Ebenso kdnnen
durch das DTG Signal schwer erkennbare, Uberlagerte

Reaktionen unterschieden werden (Abbildung 99).

TG

Masse

DTG

Geschwindigkeit der
Massenanderung

T, t

Abbildung 99: Ergebnis einer thermogravimetrischen Messung
bestehend aus der TG-Kurve und deren erster Ableitung (DTG)
[183]

Eine weitere Mdglichkeit besteht in der gleichzeitigen
Messung der Temperatur einer Referenzprobe, der
Durch die
Messung des Temperaturunterschiedes zwischen der

sogenannten  Differenzthermoanalyse.
Probe und der Referenz erhalt man eine Aussage Uber
die Warmeentstehung oder den Warmeverbrauch einer

Reaktion.
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Abbildung 100: Schema der differtiellen Thermoanalyse.

Die Messungen wurden hauptsachlich zu

Quantifizierung der  Kohlenstoffablagerungen an
Katalysatoren durchgefiihrt. Das verwendete System
war eine Netzsch Jupiter STA 449 C. Genauere Details
Uber die Thermoanalyse und das verwendete Gerat

sind in der Dissertation von Thaler [184] zu finden.

5.3.3 BET-Oberflachenanalyse

Die BET-(Bruner-Emmet-Teller)-Oberflachenmessung
ermittelt die Gesamtoberflache eines Partikels (dulere,
geometrische Oberflache und innere Porenoberflache)

Uber die Auswertung einer Gasadsorptionsisotherme.

Prinzipiell kbnnen Gase an einer Feststoffoberflache
durch Physisorption und Chemisorption adsorbiert
werden. Bei der Chemisorption wird das Gas in einer
Schicht

Oberflache gebunden und dieses Prinzip kann nicht zur

monomolekularen irreversibel an  die
Messung verwendet werden. Bei der Physisorption
hingegen werden die Gasmolekile aufgrund von
schwachen Van-der-Waals-Kraften gebunden. Je nach
Beschaffenheit der Oberflache, z.B. Vorkommen von
Poren, kommt es zur Anlagerung einer Monoschicht

oder Multischichten.

Die Abhangigkeit der adsorbierten

Gasmolekile vom Druck bei konstanter Temperatur

Menge der

wird als Adsorptionsisotherme bezeichnet.
Verschiedene madgliche Adsorptionsisothermen sind in
Abbildung 101 dargestellt (Definition der Poren siehe
Tabelle 25).
Typ . Die Isotherme (Langmuir-lsotherme) lauft
asymptotisch in einen Grenzwert. Dieses Verhalten tritt

oft bei reiner Mikroporositat und Chemisorption auf.
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Typ II: Die Isotherme beschreibt die Adsorption an einer
unpordsen bzw. makroporosen Oberflache und stellt die
klassische Gasadsorptionsisotherme die nach der BET-
Methode ausgewertet werden kann.

Typ IlIl.: Wie Typ Il jedoch mit schwachen Adsorbat-
Adsorbent-Wechselwirkungen.

Typ IV: Ahnlich dem Typ lll mit dem Auftreten von
Kapillarkondensation in Mesoporen und dadurch einer
Hysterese beim Desorbieren, kann nach der BET-
Methode ausgewertet werden.

Typ V: entspricht Typ VI mit schwachen Adsorbat-
Adsorbent-Wechselwirkungen.

Typ VI: zeigt eine stufenweise Adsorption, z.B. N2 auf
Aktivkohle

Amount adsorbed
2
<
=

Relative pressure

Abbildung 101: IUPAC Klassifikation von Gasisothermen [185]

Tabelle 25: Definition von Porenbezeichnungen

Porendurchmesser
Mikroporen <2nm
Mesoporen 2-50 nm
Makroporen >50 nm

Die Theorie von Langmuir besagt, dass Gasmolekule

an aktiven Stellen in einem Feststoff in einer

monomolekularen Schicht adsorbiert werden. Fir die
Langmuir-lsotherme gilt:

1 Gl 81
1. r

v, 7V,

m

P

14

p... Gleichgewichtsdruck des Adsorptivs

V... adsorbiertes Gasvolumen pro Feststoffmasse
Feststoffmasse zur

Oberflache  mit

V... Gasvolumen pro
Bedeckung der einer
Monoschicht

C... Konstante



Die Gleichung gilt nur fir die Typ | Isothermen und bei
Ubereinstimmung der experimentellen Daten mit einer
sich bei dieser

Monoschichtadsorption  ergibt

Auftragung p/V gegen p eine Gerade.

Isotherme des Typ Il und Typ IV entsprechen der
Anlagerung von Multischichten und Brunauer, Emmet
und Teller (BET) [186] erweiterten die Langmuir-

Isotherme zur in der Praxis anwendbaren BET-
Gleichung.
p 1 (C-1)-p Gl 82

= +
V-(p=po) V,-C V,-C-p,
p... Gleichgewichtsdruck des Adsorptivs
Po... Sattigungsdampfdruck des Adsorptivs (hier: N2
mit 767 Torr bei 77,4 K)
V... adsorbiertes Gasvolumen pro Feststoffmasse
Feststoffmasse zur
Oberflache  mit

V... Gasvolumen pro
Bedeckung der einer
Monoschicht

C... Konstante

Im Bereich von 0.05 < p/pg < 0.35 ergibt sich bei
Materialien des Typ Il und IV ein Gerade die nach
obiger Gleichung die Ermittlung der Gasvolumens einer

Monoschicht V,, erméglicht.

Die spezifische BET-Oberflaiche S [m2/g] ergibt sich
dann aus dem Platzbedarf eines Nz-Molekils (g=
1.619*10’19m2), der Stoffmenge einer Monolage (Vm)

und der Probenmasse (m):

S:O_'NA'Vm Gl. 83
M, -m
Na... Avogadro-Konstante
My...Molvolumen des Adsorbats Gas bei
Standardbedingungen.

Die Aufnahme der Gasadsorptionsisothermen erfolgte
mit einer Autosorb-1 der Fa. Quantachrom am Institut
fir Chemische Technologie anorganischer Stoffe der

Technischen Universitat Graz.

5.3.4 Rasterelektronenmikroskopie (REM) und
Energiedispersive

(EDXS)

Rontgenspektroskopie

Die Rasterelektronenmikroskopie verwendet einen
Elektronenstrahl, welcher in einem bestimmten Muster

Uber das vergroRert abzubildende Objekt gefiihrt —
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gerastert — wird. Die Wechselwirkungen der Elektronen
mit dem Objekt werden zur Erzeugung eines Bildes des
Objekts
Rasterelektronenmikroskop

werden. Die mit einem
Bilder

Abbildungen der Objektoberflachen und weisen eine

genutzt
erzeugten sind
hohe Scharfentiefe auf. Der maximale theoretische
Vergrofierungsfaktor liegt etwa bei ca. 10°:1.

Kathode
v {Elektronenquelie)

2 Spulen

EDX-

Detektor _-BSE-Detektor

— Monitor
[ i SE-Detektor

SE = Sekundarelektronen (Topografie)
BSE = Riickstreuelektronen

(Materialkontrast)
EDX = Rantgen (2

Abbildung 102: Schematischer Aufbau eines
Rasterelektronenmikroskop [187]

wsetzung)

In Abbildung 102 ist der Aufbau

Rasterelektronenmikroskops schematisch dargestellt.

eines

Das Gerét besteht aus:
e Elektronenquelle
e  Spulen zur Flihrung des Elektronenstrahls
e Detektoren
e verstellbarer Probentisch

e  Hochvakuumkammer

Als Elektronenquelle kommt eine Feldemissionskathode
zum Einsatz. Diese besteht aus einer sehr feinen
Wolframspitze als Kathode. Durch Anlegen einer hohen
elektrischen Feldstérke von 1-50kV werden Elektronen
emittiert und Richtung Probe beschleunigt. Als nachstes
werden die Elektronen in einem elektromagnetischen
Linsensystem auf einen Elektronenstrahl mit 3nm
Durchmesser gebundelt. Dieser Elektronenstrahl wird
danach durch ein Ablenkspulensystem gefiihrt und
mittels diesem wird die zu vermessende Probe

zeilenférmig abgerastert.

Die gesamte Apparatur befindet sich im Hochvakuum,
damit es zu keiner Interferenz mit Luftmolekulen
kommt. Die zu untersuchende Probe befindet sich auf
einem Probentisch, welcher sich in mehrere Richtungen
bewegen lasst (verschieben, rotieren und kippen). Beim
Auftreffen

Probenoberflache

des Elektronenstrahls auf die

werden energieschwache

Sekundarelektronen frei. Im



Sekundarelektronendetektor (SE) werden diese optisch

gebindelt und in ein elektronisches Signal

umgewandelt, welches als Bild ausgegeben wird.

Neben den Sekundarelektronen werden beim Auftreffen
des Elketronenstahls einer Reihe anderen Signale von
der Probe emittiert, welche zur Aufklarung der Probe

herangezogen werden kdnnen, siehe Abbildung 103:

Elektronenstrahl

¢athod sz :
Kathodalumineszenz, KL S{'kllnxldf":t‘&]ll?nl'l‘, Sl‘

Rintgenstrahlung, X.ray Rickstreuelektronen, RE

Probenteller

Transmissionselektronen, TE Probenstrom, PS

Abbildung 103: Probensignale bei der
Rasterelektronenmikroskopie [188]

Sekundarelektronen (Topographiekonstrast)

Als meistgenutzte Informationsquelle dienen die von
den Elektronen des Strahls (Priméarelektronen) in
Wechselwirkung mit den Atomen des zu
untersuchenden Objekts erzeugten Sekundarelektronen
(SE). Sie haben eine Energie von einigen eV und
aufgrund ihrer niedrigen Energie stammen sie aus den
obersten Nanometern der Oberflache und bilden somit
die Topografie des Objektes ab. Flachen, die zum
Detektor geneigt sind, erscheinen heller als Flachen,
Detektor

(Flachenneigungskontrast). Daneben gibt es weitere

die vom abgewandt sind

Kontrastmechanismen, wie Kantenkontrast,
Aufladungskontrast, Abschattungskontrast, u.a.. Das
Bild vermittelt den Eindruck als wirde man das Objekt
von oben betrachten, wahrend es aus der Richtung des
Detektors beleuchtet wird. SE-Bilder haben eine sehr
hohe

vorausgesetzt es kommt durch die Probenaufladung zu

Auflésung von einigen Nanometern,

keiner Bewegung der Probenteilchen.
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Riickstreuelektronenkontrast:  Ein weiteres haufig

genutztes Abbildungsverfahren ist die Detektion von
(engl.
Diese vom Objekt

zurlickgestreuten  Elektronen Backscattered
BSE).

Priméarelektronen haben eine typische Energie von

Electrons, reflektierten
einigen keV. Die Intensitat des Signals ist in erster Linie

von der mittleren Ordnungszahl des Materials
abhangig. Schwere Elemente sorgen flr eine starke
Rickstreuung, so dass entsprechende Bereiche hell
erscheinen. Bereiche mit leichteren Elementen
erscheinen hingegen dunkler. Das BSE-Bild wird daher
auch als Materialkontrastbild bezeichnet und ermdglicht
Ruckschlisse auf die chemische Natur des
Objektmaterials bzw. der Verteilung verschiedener
im Bild. Bei der
Materialkontrastbildern ist aulerdem zu beachten, dass
Probe

...) den Kontrast ebenfalls

Materialien Interpretation von

die  Topografie  der (Flachenneigung,
Abschattung, Aufladung,
beeinflussen und Materialinhomogenitaten vortauschen
kann. Die Rickstreubilder haben infolge der héheren

Aufladung nur eine geringe Auflésung von rund 1 pm.

Energiedispersive Rontgenspektroskopie (EDXS):
Die Charakterisierung der Elementzusammensetzung
kleinster Probenbereiche kann Uber die
charakteristische Rontgenstrahlung der Probe erfolgen.
Diese entsteht, wenn ein Elektron des Elektronenstrahls
im Atom der Probe ein kernnahes Elektron aus seiner
Position schlagt. Diese Liicke wird sofort von einem
energiereicheren Elektron aus einem héheren Orbital
aufgefiillt. Die Energiedifferenz wird in Form eines
dadurch

Réntgenstrahlung ist charakteristisch fiir den Ubergang

Rontgenquants  frei. Die entstandene
und das Atom, also das Element. Mittels geeigneter
Detektoren (Halbleiterdetektoren) kdnnen die Energien
und deren Intensitat, welche charakteristisch fiir die in
der Probe enthaltenen Elemente ist, aufgenommen
werden und so direkt auf das Element geschlossen
ist die

werden. Die gangige Methode am REM

,=Energiedispersive  Rontgenstrahlen-Analyse  bei
welcher die Energie des Réntgenquants ausgewertet
wird und Uber Datenbanken den Elementen zugeordnet

werden kann.

Die Arbeiten wurden am FELMI -
Elektronenmikroskopie in Zusammenarbeit mit Hr. Ing.
Hartmuth Schréttner auf einem JEOL JWS-7515

Institut  flr



durchgefiihrt. Zur Probenvorbereitung wurden die
pulverférmige Proben mit einer diinnen Schicht Chrom
bedampft, damit die Probe eine entsprechende

Leitfahigkeit aufweist.

5.35 Pulverdiffraktometrie (XRD)

Die Pulverdiffraktometrie (XRD - x-ray powder
diffraction) wird zur primar zu Identifikation von
kristallinen Material eingesetzt und kann einerseits in
einer schneller Analyse die Phasezusammensetzungen
ermitteln, als auch in einer tiefergehenden Analyse
Informationen  Uber die  Atomabstande sowie
Spannungen  im  Kristall  ermitteln. In der
Pulverdiffraktometrie wird das Material fein gemahlen
und homogenisiert, um einen mittlere

Zusammensetzung der Probe ermitteln zu kénnen.

Der Aufbau des Pulverdiffraktometer ist in Abbildung
104 dargestellt und besteht aus:
e Kathodenrohre, welche Réntgenstrahlen
emittiert
e Probenhalter, auf dem das Pulver flach und
locker ausgebreitet ist
e  Monochromator-Optik welche den Strahl
monochromatisiert (gleiche Wellenlange) und
die Strahlen bundelt
e Kamera zur Detektion der gebeugten
Réntgenstrahlen
e Aktuator zur Winkelverstellung entlang des

Messkreises

(ussierungskreis

|
Monochromator

Réntgenréhre

Messkreis

Abbildung 104: Schematische Aufbau eines
Pulverdiffraktometer

Der monochromatische Primarstrahl wird unter

verschiedenen Winkeln 6 von 0 bis 90° auf die Probe

gerichtet und die Intensitéat des gebeugten Strahls mit

der Kamera detektiert.

Die Rontgenstrahlung besteht aus einzelnen Wellen die
miteinander interagieren kdnnen. Diese Interaktion wird

Interferenz genannt.

konstruktive Interferenz destruktive Interferenz

Interferenz /\ {\ {\ {\ /\ /‘
musier
VVVVVV
welle 1 [ - FANEN AN AN va JaNa) ACACA
- VARV ARV AV ARV ARV ARV ERV LY
Welle 2 FANV AN ANV AN AL a AN A
LI VALV AL v ALY SV AV v vamvanv

Interferenz mit Schwebung

Imterferenz-
muster
Schwebungs-
frequenz

AAAANAAAAAADNARANAARADD
VVUVVVUVVVVTVVVTVVVTYY
welle2 RAAAAAAAAAAAAAAAAAD
e NTVVTUVVVVUVUVUTUVUVY

Welle |

Abbildung 105: Interferenzerscheinungen

In Abbildung 105 ist ein Beispiel fir die Interferenz
dargestellt. Haben die Wellen eine
Phasenverschiebung von einem Vielfachen der
Wellenldange nA so kommt es zu einer konstruktiven
Interferenz mit einer gesamten Welle von hd&herer
Amplitude. Sind die Wellen im Extremfall mit einem
Vielfachen der halben Wellenlange nA/2 verschoben
kommt es zur Ausléschung der Welle durch destruktive

Interferenz.

Wird die Pulverprobe mit dem Réntgenstrahl bestrahit
so interagieren die Atome mit den Rdntgenstrahlen.
Durch die Rontgenstrahlung werden die Elektronen der
Atome zu erzwungenen Schwingungen angeregt und
beginnen selbst R&ntgenstrahlung in Form von
kugelféormigen Wellen abzustrahlen (Beugung), siehe
Abbildung 107. Die Wellen der einzelnen Elektronen
summieren sich zu Wellen der zugehdérigen Atome auf
und wenn weiterhin die Abstédnde im Kristallgitter und
die Wellenlange der Rontgenstrahlung von &hnlicher
GréRenordnung  sind, treten Interferenzmuster.
Makroskopisch entsteht der Eindruck einer Reflexion

der Rontgenstrahlung am Kristall.

LCEIE©)

Abbildung 106: Schematische Darstellung der Beugung



Die monochromatischer Rontgenstrahlung (blaue Linien
Abbildung 107) entsprechenden Wellenziige treffen auf
parallele Gitterebenen, welche mit dem Lot den Winkel
Der 0 heildt

ist der Gitterebenenabstand, die

a einschlielen. Komplementarwinkel
Braggwinkel. d

schwarzen Punkte sind Atome auf den Gitterebenen.

L
Abbildung 107: Schema zur Beugungsgeometrie

Der untere Wellenzug legt einen langeren Weg zurlick

als der obere Wellenzug. Dadurch wird die
Phasenbeziehung zwischen dem oberen und unteren
Strahl

Verschiebung kommt es zu Interferenzerscheinungen.

verschoben und entsprechend dieser
Ist die Phasenverschiebung ein Vielfaches von der
Wellenldange nA so kommt es zur Kkonstruktiven

Interferenz und einer Verstarkung der Reflexion.

Bei nichtkristallinem Material kommt es durch die
Vielzahl der Reflexionsebenen zu einer Ausléschung

der eintreffenden Strahlen.

Daraus lasst sich das Bragg'sche Gesetz ableiten,
welches den Atomabstand zum Reflexionswinkel in
Beziehung setzt. Damit die Strahlen um eine Vielfaches
der Wellenlange verschoben sind muss nA ~ 23 gelten.
Trigonometrisch gilt & = d-sin® und damit ergibt sich das

Bragg’'sche Gesetz zu nA = 2d-sin®.

Aus der Kenntnis der Wellenlange und des
Einstrahlwinkels Iasst sich somit der Gitterabstand des

Kristalls ermitteln.

Im Pulverdiffraktometer liegt durch die pulverformige
Probe eine Vielzahl von Kristallen in unterschiedlichster
Wird dieses

bestrahlt reflektieren nun alle moglichen Kristallebenen

Orientierung  statistisch  vor. Pulver

gleichzeitig und es ergibt sich ein ringférmiges

Beugungsmuster, welches mit dem Bragg’'schen

Gesetz ausgewertet werden kann.

Damit bekommt man als Ergebnis ein sogenanntes

Diffraktogramm, welches die Kristallstruktur darstellt.
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Uber Spektrenbibliothek
Phasenzusammensetzung ermitteln, siehe Abbildung
108.

lasst sich die
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Abbildung 108: Pulverdiffraktogramm fiir NiO [189]

Damit lasst sich der kristalline Aufbau des Pulvers

analysieren und Aussagen Uber das Vorliegen

verschiedener Phasen als auch Mischkristalle

feststellen.

Die Breite der einzelnen XRD-Peaks korreliert mit

Kristalldurchmesser und kann daher zur
TeilchengrofRenbestimmung der Kristallite verwendet
werden. Der Zusammenhang zwischen Peakbreite und

TeilchengroRe ist in der Scherrer-Gleichung angeben.

2 GlL84
"7 8 cos(0)

1...Teilchengréfle

A...Wellenléange der Réntgenstrahlung
B...Peakbreite (Halbwertsbreite)
0

...Streuwinkel

Durch diese Methode kénnen KristallitgroRen von 10 A
GrolRe der

bestimmbaren Kristallite hangt stark vom XRD — Gerat

bestimmt werden. Die kleinsten
(Blenden) und vom Material selbst ab (absorbiert die
Roéntgenstrahlung). Fir quantitative Analysen zur
Bestimmung der absoluten Grée muss daher ein nicht
unbeachtlicher Kalibrierungsaufwand betrieben werden.
Qualitativ kann die KristallitgroRe bei Messungen am
selben Pulverdiffraktometer aber einfach Uber die
Halbwertsbreite des Peaks (FWHM Full-Width-Half-
Maximum) abgeschatzt werden.

Halbwertsbreite ist in Abbildung 109 dargestellt.

Die Definition der



FWHM

Abbildung 109: Erliduterung der Halbwertsbreite

Die erhaltene Kristallitgrosse gibt allerdings nicht die
Agglomeratgrosse der Kristallite wieder, d.h. also dass

Pulveragglomerate nicht gemessen werden kénnen.

Die in dieser Arbeit enthaltenen XRD-Analysen wurden

am FELMI — Institut fur Elektronenmikroskopie in
durchgefihrt.
5.3.6 Raman-Analyse

Die Raman-Spektroskopie liefert &hnlich der Infrarot-
Spektroskopie Informationen Uber Schwingungs- und
Rotationszustdande von Molekilen. Die physikalischen
Grundlagen und die Anregung der Probe sind jedoch
Der durch
Wechselwirkung von elektromagnetischer Strahlung

unterschiedlich. Ramaneffekt entsteht

und der Elektronenhiille der Molekile und ist im

Gegensatz  zur  Infrarot-Spektroskopie  praktisch

unabhangig von der Wellenlange der Erregerstrahlung.

Zur Anregung wird eine intensive monochromatische
Laser-Strahlung auf die Probe gerichtet. Der grofite Teil
(99,99 %) des Laserlichtes durchstrahlt die Probe, ein
sehr kleiner Anteil wird von der Substanz in alle
Raumrichtungen gestreut (elastische Streuung der

Lichtquanten an den Molekilen, sog. Rayleigh-
Streuung, gleiche Frequenz wie der Laser). Ein noch
Teil 10°

unelastisch gestreut, die sog. Raman-Streuung enthalt

viel geringerer (ca. %) wird dagegen
Information Uber die Probe. Verantwortlich dafiir ist die
Deformierbarkeit der Elektronenhiille (Polarisierbarkeit)
des Molekills wahrend des Schwingungsvorgangs
(periodische Verschiebung der Bindungselektronen im

Molekil — Schwingung des Kerngeristes).

Der Streuprozess kann wie folgt erklart werden:
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(a) )] (c)

Abbildung 110: Erregung der Molekiile durch Photonen

(a) Die Probe im energetischen Grundzustand G wird
durch die Photonen der Laserstrahlung f(L) in einen
energetisch angeregten Zustand gebracht (gestrichelte
Linie).

(b) Die angeregte Probe emittiert Photonen und geht
dabei in einen energetischen Endzustand (G-E) uber.
(G-E)

Ausgangszustand (G), so handelt es sich um einen

Liegt der Endzustand exakt auf dem
elastischen Stol3 eines Photons und es veréndert sich
der Energiezustand des Molekuls nicht. Auch die
Frequenz der Streustrahlung verandert sich nicht zur
Frequenz der Lichtquelle. Diese Streuung wird als
Rayleigh-Streuung bezeichnet. Neben der intensiven
Rayleigh-Streuung gibt es auch noch eine die
schwachere Streuung. Diese schwachere Streuung
Raman-Effekt

physikalisch als unelastischer Stol3 zwischen einem

wird  als bezeichnet und kann
Photon und einem Molekul aufgefasst werden kann. Die
Energie, die dabei abgegeben oder aufgenommen wird,
entspricht der Differenz zwischen zwei Energieniveaus
einer Molekilschwingung.

Liegt die Probe in einen Endzustand (G-E) der
energetisch hoher als der Ausgangszustand G so
besitzt das Molekil nach dem StoR eine hohere

Schwingungsenergie (mechanischen Schwingungs-
anregung der Molekiilgruppen). Das Streulicht ist dabei
energiearmer geworden und weist damit eine geringere
Frequenz auf. Die beobachtbaren Spektrallinien werden

als Stokes-Linien bezeichnet.

(c) Anderseits kénnen thermisch angeregte Molekiile
(G+E)
Molekilgruppen an die Photonen abgeben werden
f(L)+(E).
niedrigere  Schwingungsenergie.

zusatzlich Schwingungsenergie der
Das Molekil besitzt nach dem Stol3 eine
Die Energie des
gestreuten Lichts ist dabei gréRer geworden und weist
Die beobachtbaren

eine hohere Frequenz auf.



Spektrallinien werden als so genannte Anti-Stokes-
Die Stokes- und Anti-Stokes-

Streuung wird als Raman-Effekt bezeichnet.

Linien bezeichnet.

Meistens wird dieser Frequenzunterschied in

Wellenzahlen relativ zur Laserfrequenz, dem sog.
Raman Shift (die Wellenzahl des Lasers wird dabei
gleich null gesetzt), angegeben. Stokes- und Anti-
Stokes Strahlung haben praktisch den gleichen Raman-
Shift, nur mit umgekehrten Vorzeichen. Unterschiede
der Intensitat im Spektrum ergeben sich haufig durch

die eingesetzten optischen Filter.

an Shift fom

Siokes Streuung Rayleigh Streuung Anti-Stokes Streuung

{ausgeblendet)

Abbildung 111: Raman-Spektrum von Schwefel

Bei Raumtemperatur sind die meisten Molekile im
Vibrationsgrundzustand und daher ist die Stokes-

Streuung intensiver als die Anti-Stokes-Streuung.

Aus dem erhaltenen Raman-Spektrum lassen sich
Rickschlisse auf die untersuchte Substanz ziehen
hinsichtlich Materialeigenschaften wie Kristallinitat,
Orientierung,

Zusammensetzung, Verspannung,

Temperatur, Dotierung, Relaxation usw. ziehen.

Der Aufbau eines Raman-Spektrometers besteht aus
einem Laser, Probenhalter, Optik, Spektrometer und

einer Software zur Datenaufzeichnung.

Die Anregung erfolgt bei der Raman-Spektroskopie
Uber einen intensiven monochromatischen Laserstrahls.
Da die Rayleigh Streuung wesentlich starker als die
Raman Streuung ist, wird diese durch optische Filter
entfernt. AnschlieRend gelangt die gefilterte Strahlung
in ein Spektrometer. Meistens wird ein Neodym-YAG
Laser (Wellenlange 1060 nm, Ausgangsleistung haufig
unter 1 Watt) und ein Nahinfrarot-Fourier-Spektrometer
(12500-4000cm™) verwendet.
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Die in dieser Arbeit enthaltenen Raman-Analysen
wurden am FELMI — Institut fir Elektronenmikroskopie
durchgefihrt.

5.4 Katalytische Bezeichnungen

Dieses Kapitel erlautert die Definition verschiedener in
der Katalyse gebrauchlicher Termini, welche in den

weiteren Kapiteln verwendet werden:

Dispersion des katalytisch aktiven Materials:
Der
KristallitgroRe Uber das Tragermaterial verteilt sein,

Katalysator sollte mit einer sehr kleinen

damit er eine hohe Aktivitat aufweist. Bei gleicher
(%Metall)
Metallkristalliten

Beladung erhdlt man mit kleineren

eine bessere Dispersion des
katalytischen Materials.

Die Dispersion y des katalytischen Materials ist das
Verhéltnis der aktiven Metallatome an der Oberflache

Ns zur Anzahl der gesamten Metallatome N7 .

N
7[%] = N_S -100% GL 85

T

Die Messung der aktiven Metallatome kann durch

Chemiesorptionsmessungen erfolgen.

S/E (Steam to Ethanol ratio) — Dampf zu Ethanol-
Verhaltnis:
Molares Verhaltnis des Dampf und Ethanolanteils im
Eduktstrom.

O/E (Oxygen to Ethanol ratio) — Sauerstoff zu
Ethanol-Verhiltnis:
Molares Verhaltnis des Sauerstoff und Ethanolanteils

im Eduktstrom.

Raumgeschwindigkeit (GHSV, WHSV):

Im Chemiereaktorbau versteht man unter der
Raumgeschwindigkeit das Verhaltnis zwischen dem
FluR an

Reaktorvolumen oder Volumen des Katalysatorbetts.

volumetrischen Reaktanten und dem
Die Raumgeschwindigkeit wird mit SV abgekiirzt und ist
umgekehrt proportional zur Verweilzeit 7 in einem

Reaktor

v 1
SV = == Gl. 86
VReaktor T
V.. volumentrischer Fluss
VReaktor -.. Reaktorvolumen



Die Raumgeschwindigkeit ist ein wesentliches Mass,
um die Aktivitdten von Katalysatoren vergleichen zu
kénnen. Varianten  werden

Folgende haufig

verwendetet:

Gas Hourly Space Velocity (GHSV):

ist im kommerziellen Reaktorbau traditionell verwendet,
da die Katalysatoren haufig als Festbettsysteme zum
Einsatz kommen. Die GHSV ist das Verhéltnis des
volumetrischen Eduktstroms zum Katalysatorvolumen

bei Normbedingungen (25°C, 1atm)

GHSV[h —l] — VEdukte

Katalysator

Gl. 87

Die Definition ist einfach fir groRe Festbettreaktoren
verwendbar, da die Porositat der Katalysatorpellets und
der Katalysatorschittung einfach messbar ist und das
Reaktorvolumen ausserhalb des Festbetts (Zulauf und

Ablauf) nur minimal zum Gesamtvolumen beitragen.

Im Fall von strukturierten Reaktoren, bei denen der
Katalysator auf Monolithen oder Schaumen oder
ahnlichem beschichtet ist, stellt sich die Frage auf
welches Volumen man sich beziehen soll: Das
Katalysatorvolumen oder das Reaktorvolumen. In der
Literatur werden diesbeziiglich oft keine Angaben

gemacht, so dass ein Vergleich oft nicht moglich ist.

Weight Hourly Space Velocity (WHSV):

Die beste Definition kann in der WHSV gesehen
werden, welche das Verhéaltnis des volumetrischen
Flusses der Edukte zur Katalysatormasse Mkatalysator b€i
Normbedingungen darstellt.

WHSV[NI(g ., h) 1= Gl. 88

Katalysator
Der Wert der WHSYV ist unabhangig von der Art, wie der
Katalysator ins System eingebracht wurde und die
WHSV ermdglicht den direkten Vergleich zweier
desselben

Katalysatoren im selben Reaktor oder

Katalysators in zwei verschiedenen Reaktoren.

Umsatz (Turnover, Conversion):
Der
bezeichnet,

Umsatz, im Englischen auch mit turnover

gibt die prozentuelle Umsetzung des
frischen Edukts an und wird im Stromstrom des

Ausgangsprodukt A in den Reaktor n.> und dem
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Stoffstrom der Komponente A aus dem Reaktor nat

ausgedruckt.
E

S —
Co6] =21« 100%

n,

Gl 89

Selektivitdt (Selectivity):
Die Selektivitat ist ein MaR fur das Auftreten eines
Produktes im Vergleich zu anderen Produkten. Die
Definition ist entsprechend der benétigten Anwendung
variierbar, z.B. im Falle der Ethanolreformierung kann
man die Selektivitdt der kohlenstoffhaltigen Produkte
definieren.
E

S %100%
>
Ausbeute (Yield):

Die Ausbeute bringt die Menge oder den Strom an

S;[%] =

G1. 90

Reaktionsprodukt n zur theoretisch mdglichen Menge

oder Produktstrom bei vollstindigem Umsatz in

Beziehung. SF ... ist der Stéchiometriefaktor, im Falle
der Ethanoldampfreformierung gilt SF = 6
E

Y,[%] = —-— x100%

ns - SF GL 91



5.5 Voruntersuchungen zum Testen von
Katalysatoren

Um die

Katalysatoren in Labortest zu vermessen und ihre

Leistungsfahigkeit unterschiedlicher

Eigenschaften zu vergleichen sind bei der
experimentellen Vorgehensweise einige Vorkehrungen
zu ftreffen. Bei dieser Arbeit, wie allgemein Ublich,
wurden Festbettreaktoren fir diese Aufgabe verwendet,
die von der Reaktionsmischung durchstromt werden,

siehe Abbildung 112.

Mixing
dispersion

Diffusion
Reaction
Transport phenomena

Abbildung 112: Transportphiinomene in einem katalytischen
Festbettreaktor auf verschiedenen Ebenen [190]

Auf der Ebene des Reaktors erscheint das Fluid in einer
durch die
Katalysatorschittung zu strémen, aber auf der Ebene
der Partikel
(,Dispersion*) kommen, welche die Reaktorleistung

Front (,Pfropfenstromung*)

kann es zu Vermischungseffekten

beeinflusst. Entlang der Strémung durch das

Katalysatorbett werden die Reaktanten graduell
umgesetzt. Die Reaktanten missen dafiir aus dem Bulk
der Strdbmung durch eine stagnierende Schicht um die
Partikel

darauffolgend durch das Porensystem an die aktive

an die &auBere Oberflache wandern und

katalytische Stelle wandern, wo sie reagieren kdnnen.
Die Produkte missen auf dem umgekehrten Wege
wieder in die Fluidstrémung gelangen. Produzierte oder
verbrauchte Reaktionswarme muss in entsprechendem
MafRe entfernt oder zur Verfligung gestellt werden,
ansonsten kann es zur Bildung von unerwiinschten

Temperaturgradienten kommen.

Die Beschreibung dieser Phanomene ist der

Gegenstand der katalytischen Reaktionstechnik, welche
Katalyse,

Reaktoranalyse und Transportphdnome
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integriert mit dem Ziel

-stabilitat,

experimentelle Daten zur

Katalysatoraktivitat, Kinetik und

Reaktionsmechanismen aufzunehmen.

Um intrinsische
(Reaktionskinetik

experimentellen Daten zu erhalten, welchen nicht durch

Katalysatoreigenschaften

und Selektivitaten) aus

obige Phanomene verschmiert sind, sollten folgende

Bedingungen erflllt sein:

o [Effektiver

Katalysator

Kontakt zwischen Reaktanten und

e Fehlen von Stoff- und Warmetransportlimitationen

innerhalb und auf3erhalb des Katalysatorpartikel

e Gute Beschreibung der Reaktoreigenschaften, mit
definierter Verweilzeitverteilung unter isothermen

Bedingungen (ideales System)

Ideale Reaktorssysteme sind der kontinuierliche
Rihrkessel (KRK) und der Pfropfenstromungsreaktor

(PSR).

Als generelles Kriterium gilt [190], dass die

Versuchsdurchfiihrung zur Ermittlung von
experimentellen katalytischen Daten unter Bedingungen
betrieben wird, welche nicht mehr als 5% Abweichung

von der Reaktionsrate im idealen Reaktor erlauben.

GL 92

Zur Sicherstellung dieses Kriteriums sind in der
Literatur eingehende Untersuchungen gemacht worden

[190, 191, 192] worin Kenngroflien abgeleitet wurden.

Katalysatorschiittungsgeometrie:
Ein Pfropfenstromungsreaktor kann theoretisch durch
Kaskade

geschalteten Rihrkesselreaktoren beschrieben werden.

eine  unendliche von hintereinander-
Ein Katalysatorbett kann daher durch eine endliche
Anzahl an Rihrkesseln dargestellt werden, wobei jeder
Schicht

entspricht. Eine Verringerung der Katalysatorbetthéhe

Ruhrkessel einer des Katalysatorbetts
entspricht daher einer Abweichung vom Verhalten eines
idealen Pfropfenstrémungsreaktors durch die Erhéhung

der axialen Vermischung.



Aus der Literatur nach Froment [193] kann man bei der

Einhaltung der folgenden Kriterien von einer
Pfropfenstromung ausgehen.
L,I/D, >50

Gl. 93
D,ID, >30

Lr ... Ldnge Reaktor
Dr ... Innendurchmesser Reaktor

Dp ... mittlerer Katalysatorpartikeldurchmesser

Die Versuche wurden unter Einhaltung der Kriterien
durchgefihrt.

Externe Stofftransportlimitierung
Die externe Stofftransportlimitierung liegt in einem
stagnierenden Fluidfilm an der katalytischen Oberflache
vor, wenn bei einer gegeben Reaktionsrate die
Stofftransportrate durch den Film, ein Diffusionsvorgang
nach Gl

entsprechenden Konzentrationsgradienten erfordert.

und konvektiver Vorgang, 94 einen

J=k(c, —c,) Gl 94

J... Teilchenstromdichte (Fluss) J (moI/mzs)

k:... Stofftransportkoeffizient (m/s)

Cp...Konzentration in der Stromung auferhalb der
der Grenzschicht (moI/m3)

Cs...Konzentration an Katalysatoroberflache (mol/m?)

Infolge der externen Stofftransportlimitierung kommt es

zu einem Konzentrationsabfall an der reaktiven

Oberflache des Katalysators, weshalb auch die
Reaktionsrate verringert wird, welche entsprechend Gl.
95 proportional zu Konzentration ist.

_@:krcvn
dt ‘

Gl 95

r ...Reaktionsrate (moI/mzs)

Cs...Konzentration an Katalysatoroberflache (mol/m®)
t...Zeit (s)

kr...Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (m/s)

n...Reaktionsordnung

Zur

Stofftransportlimitierung

externer
Test

Abschatzung des Vorliegens von

kann folgender

vorgenommen werden:
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In mehreren Versuchen wird der Durchfluss Fo der
Edukte variiert und gleichzeitig auch die Menge an
Katalysator W, sodass die Raumzeit W/F, konstant
bleibt. Der externe Stofftransportkoeffizient k; hangt von
der Strémungsgeschwindigkeit im Katalysatorbett ab
und mit Erhéhung des Durchflusses steigt die
Stréomungsgeschwindigkeit und bei Vorliegen einer
man eine

externen Stofftransportlimitierung kann

Erhohung des Umsatzes feststellen. Bei fehlender
Stofftransportlimitierung sollten die Umsatze gleich

bleiben.

In Abbildung 113 sind die Ergebnisse des Einflusses
der externen  Stofftransportlimitierung bei  der
Ethanolreformierung  dargestellt. Die fir die

weitergehenden Untersuchungen bevorzugte
Katalysatormasse von mgat = 200mg ist ohne Einfluss

einer externen Stofftransportlimitierung.

100
£ 90
N e ——————
3 80 - La
£
2
S 70
c
£
5 60
50 T T T T T T T T
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450

Katalysatormasse [mg]

Abbildung 113: Externe Stofftransportlimitierung Ethanol-
Reformierung (S/E = 0,6; W/F =2 gh/NmL)

Interne Stofftransportlimitierung:

Es kann auch im inneren der Poren des Partikels zu
einer Diffusionslimitierung der Reaktanten kommen.
Unter sehr stark limitierenden Bedingungen wird die
beobachtete  Reaktionsrate abhangig von der
PartikelgroRen, o« 1/L. Durch katalytische Tests unter
identischen  Reaktionsbedingungen, jedoch  mit
veranderter PartikelgroRe, kann man klaren ob eine

interne Massentransportlimitierung vorliegt.

In Abbildung 114  ist  der
Partikeldurchnmessers auf den Ethanolumsatz zum

Einfluss des

Erkennen einer internen  Stofftransportlimitierung

dargestellt. Im Rahmen der erzielbaren

Messungenauigkeit kann man von einem Fehlen einer

internen Stofftransportlimitierung bei der bevorzugt



verwendeten Korngrée von dp, = 180 — 250 pm

ausgehen.

100

90

80

70

Ethanol-Umsatz [%)]

60

50 ‘ ‘ ‘
50 100 150 200

Mittlere Partikeldurchmesser [um]

250

Abbildung 114: Interne Stofftransportlimitierung Ethanol-
Reformierung (S/E = 0,6; W/F =2 gh/NmL)

Leerrohrversuche:
Die Leerrohrversuche dienen zur Abschdtzung des
Einflusses des Reaktors, Reaktormaterialien sowie des

Verdlnnungsmaterial SiC auf die katalytische Aktivitat.

Zur Leerrohrumsatzes wurde der
Reaktor mit einer 800mg SiC (KorngréfRe dp, = 180-
250um) gefiillt und mit einer Edukt-Zusammensetzung

Ermittlung der

und einem  Volumenstrom  entsprechend der

nachfolgenden Aktivitatsuntersuchungen durchstromt.

In Abbildung 115 ist der Ethanolumsatz und die

Wasserstoffausbeute far den Leerrohrversuch
dargestellt.
0.25
- 0.20 1
;‘ —— H2 Ausbeute
E —&— Umsatz
S 0.15
S
<
T 0.10
N
[
1]
£ 005
0.00 : 3 * * L 3 : 3 L 3 T T
200 300 400 500 600 700 800

Temperatur [°C]
Abbildung 115: Umsatz und Wasserstoffausbeute im
Leerrohrversuch (S/E = 0,6; Fron = 600 NmL/h)
Der Reaktor

verhalten

und das SiC-Verdinnungsmaterial

sich  weitestgehend inert erst ab
Reaktionstemperaturen tiber 550°C kommt es zu einem
merklichen Umsatz, welcher bis zu 650°C unter 20%

Ethanolumsatz liegt.

Betrachtet man die Wasserstoffausbeute und die

Produktselektivitaten, welche in  Abbildung 116

100

dargestellt sind, so kann man erkennen, dass sich ab
500°C bis 600°C eine Bildung von CH, zeigt, welches
der Dehydratisierung von Ethanol entspricht, welche bei
diesen Temperaturen hoéchstwahrscheinlich vom SiC-
Inertmaterial katalysiert wird. Ab 600°C kommt es zur
Bildung von CHs und CO im Verhaltnis CH4/CO = 1.
Dies deutet darauf, dass bei hohen Temperaturen die
thermische Ethanolspaltung aktiv wird, welche nicht-

katalytisch in der Gasphase ablauft.

Dehydratisierung
C,H.,OH < C,H, + H,0 Gl 31
Cracken
C,HOH <CO+CH,+H, G126
100 —
90 +
— 80 -
%’ 70 ——CO02
:g 60 - —-=-COo
g 50 CH4
o —o—C2H4
407 —%-C2H40
'g 30 1 m —“—C3H60
€ o
10 4
0 4
200 300 400 500 600 700 800

Temperature [°C]

Abbildung 116: Selektivititen der kohlenstoffhiltigen Produkt
im Produktgas des Leerrohrversuchs (S/E = 0,6; Fgon = 600
NmL/h)

Aus den obigen Ergebnissen kann man von einer
ausreichenden katalytischen Inertheit des Reaktor und
SiC-Verdiinnungsmaterials ausgehen. Diese
Anordnung wurde flir die nachfolgenden katalytischen

Untersuchungen ausgehen.



6 KATALYSATOR-SCREENING

Zu Beginn dieser Arbeit wurde von der kommerziellen
Verfligbarkeit von Ethanolreformierungskatalysatoren

ausgegangen. Da jedoch nach Kommunikation mit

verschiedensten Katalysatorherstellern4 keine
kommerziellen  Katalysatoren und auch keine
Forschungskatalysatoren erhaltlich waren, mussten

eigene  Katalysatoren  zur  Ethanolreformierung

hergestellt werden.

Auf Basis der Literaturrecherche wurde CeO- als viel

versprechendes Tragermaterial ausgewahlt. Da CeO;

infolge seines Sauerstofftransfermechanismus ein
positiver  Einfluss auf die  Minimierung von
Kohlenstoffablagerungen wahrend dem

Reformierungsprozess zugesprochen wird und CeO;
die Wassergas-Shift-Aktivitat unterstitzt. Als katalytisch
aktive Metalle wurden Co und Ru ausgewahlt, da
hinsichtlich der Literaturrecherche beide eine gute
Ethanolreformierungsaktivitdat aufweisen und Ru, im

Vergleich zu Rh oder Pt, ein billiges Edelmetall ist.

Eine Zusammenstellung der im Katalysator-Screening

untersuchten Materialien ist in Tabelle 26 gegeben.

Tabelle 26: Getestete Katalysatoren und Trigermaterialien

Tragermaterialien Katalysatoren

AlL,O3 Co/CeO,
CeO; Co/zZnO
MgAl,O4 Ru/CeO,
HTC-MgO(70%)-Al,03 Ru/MgAl,O4

6.1 Tragermaterialien

Nach der Literaturrecherche fiel die Auswahl des

Tragermaterials im Wesentlichen auf CeO,, welchem

infolge seines Sauerstofftransfermechanismus ein
positiver  Einfluss auf die  Minimierung von
Kohlenstoffablagerung wahrend dem

Reformierungsprozess zugesprochen wird.

Zusatzlich wurden noch andere Materialien getestet:
AlbOs wird wegen seiner hohen Oberflache in der
Kohlenwasserstoffreformierung und anderen
katalytischen Prozessen als Tragermaterial eingesetzt.
sich der

Aziditat

Nachteilig sollte entsprechend

Literaturrecherche die der Oberflache

4 Siidchemie, BASF, Haldor Topsoe
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auswirken, welche eine Dehydratisierung zu C>Hs und
moglicher Kohlenstoffbildung katalysiert.

Das Tragermaterial MgAl,O4 hat durch die Basizitat des
MgO eine weniger saure Oberflache im Vergleich zu
A|203 und

geringere Kohlenstoffbildung zugesprochen.

ihm wird dadurch eine entsprechende

HTC-MgO(70%)-Al;03 ist ein so genanntes Hydrotalcit.
Dieses auch in der Natur vorkommende Ton-Mineral
erhielt in der Vergangenheit starke Aufmerksamkeit
infolge seiner potentiellen Eignung als lonentauscher,
[194].
Hydrotalcite bestehen aus einer sogenannten Brucite-
Schicht  mit

Komponenten in

Katalysator und Katalysatortragermaterial

positiver Ladung und anionischen

einer Zwischenschicht, welche

zusammen ein neutrales Material bilden, siehe

Abbildung 117.

Die Eigenschaften des Hydrotalcits sind folgende:

(i) Anionaustauschfahigkeit in der Zwischenschicht, (ii)
Kationenaustauschfahigkeit in der Brucite-Schicht und
(i) Basizitdt durch die Hydroxylgruppen an der
Oberflache.

Durch Variation des Mg/Al Verhaltnis und Eigenschaft
der Anionen kdénnen die Basizitdt und die Dicke der
Zwischenschicht verandert werden. Weiters konnen
verschiedene Ubergangsmetalle das Al oder Mg in der
Brucite-Schicht ersetzen und haben daher groRes

Potential fur ein katalytisch aktives Zentrum.

® Mg2+, APB+etc.

Q oH-
Abbildung 117: Struktur eines Hydrotalcits [194]

Die verwendeten Materialien sind:

CeO, — Treibacher AG

AlLbO3 — Alfa Aesar

HTC — Probemuster von Sasol AG

MgAl,O4 — Eigenherstellung siehe Kapitel 6.2.1



Die Versuche wurden mit 200mg Tragermaterial
(dp=180-250pm) durchgefiihrt. Das S/E-Verhaltnis lag
bei 6 und die Versuche wurden mit einer WHSV = 3000

mMleton/gkath | durchgefiihrt.

Mit den Nz und Ar-lnertgasflissen, welche zur
Quantifizierung in der Gasanalyse notwendig sind,
die

entsprechend der Tabelle 27 durchgefihrt.

wurden Versuche mit einer Gasmischung

Tabelle 27: Gasmischung Ethanolreformierung

Gas

EtOH 10 Nml/min

H.0 60 Nml/min

N2 50 Nml/min

Ar 10 Nml/min

In  Abbildung 118 ist der Umsatz der
Ethanoldampfreformierung auf den Tragermaterialien
Uber die Reaktionstemperatur dargestellt. Alle

Tragermaterialien zeigen einen nicht unbetrachtlichen
Ethanolumsatz und haben damit eine katalytische
Wirkung. Das kann man im Vergleich zu
Leerrohrumsatz (nur SiC-Inertmaterial) gut sehen. Die
Reaktion beginnt im Bereich von 450°C und erreicht bei
600°C den vollstandigen Umsatz. Al,Os; hat die
geringste Aktivitdat von allen Materialien. Die anderen
Materialien zeigen einen relativ ahnlichen Umsatz,

wobei MgAI,O4 am aktivsten ist.

100

75 A

25 A

9 ——Ce02
N ——A203

2 5 | —e—HTC

5 MgAI204
‘:’ —o—Leerrohr
s

w

200 300 400 500 600 700 800
Temperatur [°C]

Abbildung 118: Ethanolumsatz der auf den Triigermaterialien,
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach und
atmosphiirischer Druck

Die Wasserstoffausbeute der Dampfreformierung Uber
die Tragermaterialien und die im thermodynamischen
Gleichgewicht vorliegende Wasserstoffausbeute ist in
der Abbildung 119 dargestellt und zeigt ein ahnliches
Bild wie der Umsatzverlauf. CeOz, MgAl,O4 und HTC

zeigen bei 600-650°C eine Wasserstoffausbeute von
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25%. Das AlLOs; erreicht wesentlich weniger
Wasserstoffausbeute.
100

§. 75 | ——Ce02

‘ﬁ —&— Al203

2 —e—HTC

X 50 MgAI204

ag —e— Leerrohr

g —+—Equil.

@ 25

o

S

o
200 300 400 500 600 700 800

Temperatur [°C]

Abbildung 119 Wasserstoffausbeute der Ethanolreformierung
auf den Trigermaterialien, Reaktionsbedingungen: S/E = 6,
WHSYV =3000 mlgon/gkach und atmosphérischer Druck

Verglichen mit der Ausbeute im thermodynamischen
Gleichgewicht, welche bei diesen Temperaturen bei
rund ~80% liegt, erreichen die reinen Tragermaterialien

aber nur eine geringe Hx-Ausbeuten.

In  Abbildung 120 st

Ethanoldampfreformierung Uber die Tragermaterialien

der Wasserumsatz der

dargestellt.

104 —e—Ce02
5 | —a—AI203

= Sl
/A——ﬁ\‘\‘\‘ MgAI204

Wasserumsatz [%]
o
L

200 300 400 500 600 700 800
Temperatur [°C]

Abbildung 120 Wasserumsatz der Ethanolreformierung auf den
Trigermaterialien, Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV
=3000 mlgon/gkach und atmosphérischer Druck

Die Materialien Al;O3
Oberflacheneigenschaften

und MgAI;04

zeigen

mit saurer

einen negativen
Wasserumsatz. Dies entspricht der Entstehung von
Wasserdampf in der Reaktion und damit dem Ablaufen
der Dehydratisierungsreaktion unter Bildung von CyH4

und H2O.

Die Materialien CeO, und HTC, welchen ein basischer
Oberflachencharakter zugeschrieben wird, zeigen einen
positiven Wasserumsatz, der bei hohen Temperaturen
ansteigt. Dies bedeutet, dass die Materialien prinzipiell

die Dehydrierungsroute zu C2H4O und Hz nehmen und



Acetaldehyd und damit der

Wasserverbrauch bei héheren Temperaturen einsetzt.

reformieren

In Abbildung 121 a-d sind die Selektivitdten S; (Gl. 96)

der kohlenstoffhaltigen Produkte der
Ethanolreformierung dargestellt.
a)
gy ——C02
- —-=-CO
9
3 CH4
° —o—C2H4
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Abbildung 121 a-d: Selektivitit der kohlenstoffhiiltigen Produkte der Dampfreformierung von Ethanol auf den verschiedenen
Trigermaterialien, Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach und atmosphiirischer Druck

CeOq Uber

Dehydrierung Acetaldehyd und zeigt bei

erzeugt aus dem Ethanol zuerst
niederen
Temperaturen eine hohe CO, Selektivitat. Dies |asst auf
gute Reformierungseigenschaften schliel3en.
Interessant ist auch der Umstand, dass CO erst im
hohen Temperaturbereich Uber 600°C an Selektivitat
gewinnt. Im mittleren Temperaturbereich kommt es zur
Bildung von C;Hs und CyHs, deren Selektivitat bei
CHg-

Entstehung sinkt. Die Entstehung von CyH; deutet

héheren Temperaturen zu Gunsten der
darauf hin, dass die Dehydrierung und Dehydratisierung
auf reinem CeO; parallel ablaufen, wobei bei niedrigen
die Acetaldehyd

vorherrschend ablauft und bei héheren Temperaturen

Temperaturen Dehydrierung zu
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die Dehydratisierung zu Ethylen einsetzt. C;Hs wird,
aller Wahrscheinlichkeit nach, in einer Folgereaktion

durch Hydrogenierung von CzH4 gebildet [195].

Ethylen-Hydrogenierung

C,H,>C,H,+H, G197
AlbOs als Tragermaterial zeigte die erwartete
Dehydratisierung zu Ethylen, aber das verwendete
Tragermaterial hatte auch eine hohe

Dehydrierungsrate, welche in Verunreinigungen des
Al,O3 gesehen wird, da vor der Siebung der Al,Os-
CeO, Die
Folgereaktionen von Ethylen und Acetaldehyd sind

Charge ein Material gesiebt wurde.



stark limitiert und erst bei hohen Temperaturen kommt
es zur Bildung von CO, CO,. Das gleichzeitige
Ansteigen von CH4 und CO lasst auf den Zerfall von
C2H4sO bei hohen Temperaturen schliefen. Die
Reformierungsreaktion tritt nur untergeordnet auf und
AlbO; hat den geringsten Ethanolumsatz von allen

Tragermaterialien.

HTC als Tragermaterial zeigte im Wesentlichen die
Dehydrierung zu Acetaldehyd als Hauptreaktionsweg.
Die Ethanolreformierung setzt bereits bei Temperaturen
um die 400°C ein und ist im Anstieg der COg-
Selektivitat erkennbar. Es entstehen geringe Mengen
an CyHs. Nachteilig ist jedoch, dass starke Ansteigen
der CH,-Selektivitat mit Zunahme der

Reaktionstemperatur.

MgAI>O4 reagiert hauptsachlich Uber die
Dehydratisierung von Ethanol zu Ethylen, welches tber
einen weiten Temperaturbereich eine sehr hohe
Selektivitat zeigt. Mit Steigerung der Temperatur setzt
die Reformierung ein und die CO2-Selektivitat steigt an.
Vorteilhaft ist der hohe Ethanolumsatz; nachteilhaft die
hohe CzH4 Selektivtat.

6.1.1  Ausgewahlte Katalysatortrager

Die Auswahl der Tragermaterialien fir die weiteren
katalytischen Untersuchungen fiel einerseits auf CeO,
und andererseits auf MgAl,O4, da beide die hohe

Wasserstoffausbeuten und Ethanolumsatze zeitigten.

HTC stellt ein weiteres sehr interessantes
Tragermaterial dar. In der verwendeten Form wurde es
aber als Testmaterial von der Fa. Sasol AG unter einem
Non-Analysis-Agreement  bezogen, welches eine
kristallographische Untersuchung zur Aufklarung der
vorhandenen Phasen nicht erlaubt. Laut Sasol AG
handelt sich um ein einen hydrotalcitisches Material,
welches bei der Kalzinierung mit Sauerstoff mehrere
Phasenwechsel durchlauft und in der obigen Variante
eigentlich als eine MgO-Al,03-MgAl>O4
Kristallmischung vorliegen sollte. Die Eigenherstellung
im Rahmen dieser Dissertation wurde aus
Komplexitatsgrinden nicht weiterverfolgt. Aus Sicht der
Ergebnisse der Ethanolreformierung sollte dieses
Tragermaterial allerdings im Auge behalten werden und

an anderer Stelle genauer untersucht werden.
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6.2 Ru/CeO,

Katalysatoren

und RUIMgA|204

6.2.1 Herstellung der Katalysatoren

Ru/CeO;
Die Herstellung erfolgte ausgehend von einem CeO:
der Fa. AG, Austria.

Tragermaterial wurde bei 700°C kalziniert, um etwaige

Pulver Treibacher Das
Ruckstande zu entfernen. Das Aufbringen von 10wt%
Ru als katalytisches Metall erfolgte durch Impragnation
mit RuClz (99,9% Alfa Aeasar). Die entsprechende
Menge RuClz wurde dazu in einer minimalen Menge
destilliertem Wasser gelést und danach wurde das
CeO; bis zum Einsetzen von Nasse ,incipient wetness*
im Schuttgut impragniert. Der Katalysator wurde dann
bei 120°C uber Nacht getrocknet und bei 650°C fir 6h
Der

anschlieBend mit einem Pressstempel bei 200bar zu

kalziniert. kalzinierte  Katalysator  wurde

Pellets verpresst und anschlielend zerkleinert und in

die KorngroRenfraktion d, = 180 — 250 pm gesiebt.

Ru/MgAl;04

Der Herstellung verlief beziglich Impragnierung,
Trocknung, Kalzinierung, Pelletierung und Siebung
identisch wie beim Ru/CeO, Katalysator. Da

kommerziell keine Probe von MgAI204—PuIver5 als
Katalysatortragermaterial erhaltlich war, wurde eine
Charge diese Materials entsprechend den Angaben von
Li et al. [196] hergestellt. Li et al. beschaftigten sich
zwar mit der Herstellung von keramischen Materialien,
jedoch zeigten sie eine Synthesemethode auf, die sehr
feine MgAIl,O4-Kristallite im Bereich von 300nm erzeugt
und welche die Autoren dann bei hoher Temperatur und

Vakuum zu einer Keramik sinterten.

Der MgAl,O4 Spinell wird aus einer Nitrateldsung mit
1:2 Verhaltnis der Kationen Mg®* und AP®" ber
Kofallung mit
Aluminiumnitrat AI(NO3)3x9H.O (>99,5 Sigma Aldrich)
und Magnesiumnitrat Mg(NO3)2x6H.0 (>99,5 Sigma
Aldrich) wurden

Ammoniumkarbonat erzeugt.

im entsprechenden Verhaltnis in

5 Haldor-Topsoe, DK, vertreiben Katalysatoren mit diesem

Tragermaterial, waren auf Anfrage jedoch nicht bereit eine

Probe des Tragermaterials MgAl,O, zur Verfligung zu stellen
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destilliertem Wasser gel6st, um eine Losung mit 0,15

mol/l bezogen auf Al** zu erhalten.

Die Zusammensetzung der Ausfallung wird nach Li
wesentlich durch die Konzentration der Fallungsldosung
beeinflusst. Die Ausfallung der Aluminiumkomponenten
Ammoniumcarbonat
entweder  als (AIOOH)
Ammoniumdawsonit (NH4AI(OH)2CO3) und ist von der

Konzentration

erfolgt unter Nutzung von

Pseudobdhmit oder

der Ausgangslosung und  der

Fallungstemperatur abhangig.

Die Zusammensetzung der Fallungsprodukte hangt

wesentlich von den in der Losung verfiigbaren Anionen

ab und folgende Reaktionen kénnen in der
Fallungslésung ablaufen:
H,0< H" +OH" Gl 98
NH,OH < NH, + OH~ GL.99
(NH,),CO, < NH; +CO}~ G100
H* +CO; < HCO; Gl 101
Gl. 102

H™+HCO; < H,CO,

Die Zusammensetzung der Ausfallung ist daher ein

Ergebnis des Wettbewerbs von Hydroxid- und

Karbonatanionen um die Metallkationen und die
die
Loslichkeit unter den gegebenen Fallungsbedingungen.

endgiiltige Zusammensetzung hat geringste

Um die Bildung des gelatésen AIOOH zu verhinderen,
wird eine 600mlI Ammoniumkarbonatlésung (1,5 mol/l)
bei 50°C vorgelegt und mit Ammoniakwasser (28%,
11,5
gebracht. Der hohe pH-Wert wurde wegen der hohen

Analytische Reinheit Sigma Aldrich) auf pH =

Loslichkeit von Magnesiumkomponenten (Hydroxide,

Karbonate) gewahlt und ermdéglicht deren Ausfallung.

Der Mg-Al-Spinel Vorlaufer wurde durch tropfenweise
Zugabe von 400ml der vorher gemischten Mg-Al-
Salzldsung zur 600mlI Ammoniumkarbonatvorlage unter
stdndigem Ruhren bei 50°C erzeugt und Uber 24h
gealtert. Die entstandene Suspension wurde dann
gefiltert und mehrmals mit destilliertem Wasser gespiilt

und anschlieBend bei Raumtemperatur getrocknet.

Der Mg-Al-Spinel Vorlaufer wurde danach bei 900°C flr
6h kalziniert, um den MgAl,O4 — Spinell zu erhalten.



Diese Temperatur wurde nach den Ergebnissen von Li
et al. gewahlt, siehe Abbildung 122. Bei 400°C und
700°C liegt der Vorlaufer noch in amorpher Form vor
und ab 800°C setzt die Spinellbildung ein, bei weiterer

Temperaturerh6hung kommt es zu einer VergrofRerung
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Abbildung 122: XRD-Spektrum des Vorlidufers und der klziniert
Pulver: H...Hydrotalcit [MgsAlL,(CO;)(OH);s*4H,0], D...
Ammoniumdawsonit [NH,AI(OH),CO;*H,0], P... Periklase
(MgO) und S... Spinell (MgAlL,O,4) nach Li et al. [196]

Die Uberpriifung, ob in der fiir diese Arbeit hergestellten
Charge ein MgAl,O4-Spinell vorliegt, erfolgte Uber die
Aufnahme einer Thermogravimetrischen Analyse der
getrockneten Ausfallung und Uber eine XRD-Analyse
des kalzinierten Produkts. Die Ergebnisse der TG-
Analyse sind in Abbildung 123 dargestellit.
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Abbildung 123: TG/DTA - Verliufe des getrockneten MgAl,O,4
Vorliufer-Pulver .
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Der gesamte Gewichtsverlust der der getrockneten
Ausfallung betragt bis 950°C rund 59,5% und ist damit
dem  theoretischen Massenverlust ~ fir  eine
stoichiometrischen Mischung an Ammoniumdawsonit
(NH4AI(OH),CO3*H,0) Hydrotalcit
(MgeAl2(CO2)(OH)16*4H20), welcher 60,73% betragt,
sehr nahe. Der groRe und abrupte endotherme (siehe
223°C kann der

Zersetzung von Ammoniumdawsonit in AIOOH [197]

und

DTA-Signal) Massenverlust bei

und der Freisetzung von Kristallwasser und CO»
zugeordnet werden. Der Gewichtsverlust fiir diesen
Prozess von ~50% entspricht auch sehr gut dem
theoretischen Wert von 50,7%. Der breite und
endotherme rund 300-450°C
Dehydroxylierung der

Massenverlust bei

entspricht der gemischten
Hydroxide zu Oxiden. Der breite endotherme Peak im
DTA-Signal bei rund 850°C entspricht der Formation

des MgAl,O4-Spinells aus den Vorlaufern.

Ausgehend von diesen Ergebnissen war es mdglich

einen MgAl,Os-Spinell als Tragermaterial herzustellen.

6.2.2 Charakterisierung der Ru/CeO»- und

Ru/MgAl,04-Katalysatoren
Die XRD-Analysen der hergestellten Ru/CeO, und
Ru/MgAl,04 in Abbildung 124
dargestellt.

Katalysatoren sind

Die XRD-Spektren zeigen bei beiden Katalysatoren
jeweils die Banden von Ru und dem Tragermaterial,
und es kann daher von einem sortenreinen Ru/CeO;

und Ru/MgAl;O4 Katalysator ausgegangen werden

#CeO,

Ru/MgAl,0,

Intensitét (b.E.)

Ru/CeO,

15 25 35 45 55 65

Beugungswinkel 2 theta

Abbildung 124: Rontgenbeugungsspektren von 10%Ru/CeO,
und 10%Ru/MgAl,O,-Katalysatoren

In Abbildung 125 sind die REM-Aufnahmen und die

EDX-Analysen der Ru/CeO> und Ru/MgAl,O4



Katalysatoren dargestellt. Das Auftauchen von Chrom Beide Katalysatoren zeigen einen sehr feinkdrnigen

im EDX-Spektrum ist durch das Cr-Sputtering der REM- pordsen Aufbau und auch die EDX-Analyse zeigt einen
Probe bedingt. sortenreinen Katalysator.
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Abbildung 125: REM-Bilder und EDX-Analyse des Ru/CeO, und Ru/MgAl,O, Katalysators
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In Abbildung 126 sind die Reduktionsprofile der Ha-
Temperaturprogrammierten Reduktion des Ru/CeO;

und Ru/MgAl,O4 Katalysators gegenubergestellt.
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Abbildung 126: H,-TPR-Profile des Ru/CeO, und Ru/MgAl, O,
Katalysators

Der Reduktionsmechanismus von RuQO; ist ein
einstufiger Prozess,
RuO, + H, < Ru + H,0O ;}013

Entsprechend der Dispersion des Katalysators, als
auch vom Tragermaterial abhangig, kommt es bei
unterschiedlichen Temperaturen zur Reduktion des
Rutheniums. Fir Ru/CeO; konnten in der Literatur
Temperaturen von 80-180°C als Reduktionstemperatur
gefunden werden, dies ist bei CeO; auch von dessen
Sauerstofftransfereigenschaften beeinflusst. Damit lasst
sich generell aussagen, dass der Ru/CeO; Katalysator
eine eher geringe Ruthenium-Dispersion aufweist. Dies
kann aber auch in der hohen Ru-Beladung von 10wt%
liegen, denn fir hohe Ru-Beladungen wird es immer
schwieriger sehr kleine Kristallite auf der Oberflache
der

aufrechtzuerhalten auf

Oberflache).

(Migrationsprozesse

Vergleicht man die Fladche mit dem Ru/MgAl>,O4

Katalysator so sieht man einen  hdheren
Wasserstoffverbrauch und damit einhergehend auch
eine partielle Reduktion der CeO,-Oberflache. Das
Ruthenium auf dem Ru/MgAl,O, Katalysator reduziert

bei wesentlich hdheren Temperaturen.

6.2.3 Ethanol-Reformierungsaktivitat der

Ru/CeO;- und Ru/MgAl,04-Katalysatoren

Im Weiteren wurden die beiden Ru-Katalysatoren auf

ihre Eignung fur die Ethanolreformierung tberprift. Die
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Versuche wurden mit 200mg Katalysator (dp,=180-
250um) durchgefiihrt. Das S/E-Verhaltnis lag bei 6 und

die Versuche wurden mit einer WHSV = 3000
mleton/gkath | durchgefihrt.

Mit den Nz und Ar-Inertgasflissen, welche zur
Quantifizierung in der Gasanalyse notwendig sind,
wurden die Versuche mit einer Gasmischung
entsprechend der Tabelle 27 im Kapitel 6.1
durchgefihrt.

In Abbildung 127 ist der Ethanolumsatz des Ru/CeO,
und des Ru/MgAl,O, Katalysators als Funktion der
Temperatur dargestellt. Beide Katalysatoren zeigen
einen &hnlichen Umsatzverlauf. Bei 500°C erreichen

beide Katalysatoren vollstdndigen Umsatz, wobei der

Ce0O; Katalysator im mittleren Temperaturbereich
aktiver ist und der MgAI,O4 im niedrigen
Temperaturbereich.
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Abbildung 127: Ethanolumsatz iiber die Reaktionstemperatur.
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach und
atmosphirischer Druck

In Abbildung 128 ist die Wasserstoffausbeute der
beiden Katalysatoren Uber die Temperatur und im
Vergleich zur Ausbeute im thermodynamischen
Gleichgewicht dargestellt. Hier zeigt sich ein drastischer
Unterschied. Der Ru/CeO, Katalysator hat eine hohe
Wasserstoffausbeute, welche bei 450°C sogar uber
dem Gleichgewicht liegt und sich ab 500°C dem
Ru/MgAl,04
zeigt eine sehr schlechte Wasserstoffausbeute, welche
erst ab 500°C ansteigt und bei 600°C nahe dem

Gleichgewicht liegt.

Gleichgewicht nahert. Der Katalysator
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Abbildung 128: Wasserstoffausbeute iiber die
Reakionstemperatur. Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV
=3000 mlgon/gkach und atmosphiirischer Druck

In Abbildung 129 ist der Wasserumsatz der beiden
Katalysatoren Uber die Reaktionstemperatur dargestellt.
Hier sieht man einen groRen Unterschied zwischen den
beiden Katalysatoren. Wahrend der Wasserumsatz des
Ru/CeO-
Wasserumsatz
Ru/MgAIl,04

zwischen

Katalysators im  Wesentlichen dem

im Gleichgewicht folgt, zeigt der
Katalysator im
400-500°C

Wasserumsatz. Dies entspricht einer Entstehung von

Temperaturbereich

sogar einen  negativen
Wasser infolge der Dehydratisierung von Ethanol (Gl.
104) entspricht und deutet darauf hin, dass die
Reformierungsreaktion erst bei héheren Temperaturen

aktiv ist.

C2H50H < C2H4 + H20

Gl. 104
C,Hs0H + 3H,0 < 2CO;,+ 6H, Gl 105
40
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Abbildung 129: Wasserstoffumsatz iiber die
Reakionstemperatur. Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV
=3000 mIEtOH/gk,¢h und atmosphérischer Druck

In Abbildung 130 und Abbildung 131
Produktselektivitdten der Ethanolreformierung tber den
Ru/CeO; und Ru/MgAl,O4 Katalysator dargestellit.

sind die
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Der Ru/CeO3

Temperaturen eine Acetaldehydbildung und ist daher

Katalysator zeigt bei niedrigen
aktiv fir die Dehydrierung von Ethanol. Gleichzeigt gibt
es auch eine CO,-Bildung und damit ist der Katalysator
die

Ethanolreformierung aktiv. Bei Temperaturerh6hung

bereits bei niedrigen  Temperaturen fir

kommt es zu einer schnellen Absenkung des
Zwischenprodukts Acetaldehyd und einem Ansteigen
von COz und CO. Bei rund 500°C kommt es zu einem
starken Ansteigen der CHs-Konzentration und
gleichzeitig zu einer Absenkung der CO-Konzentration.
Diese CH4-Bildung kann der Hydrierung des CHs-
C-C-Spaltung des

zugeordnet werden, siehe Kapitel 7.4.7. Bei weiterer

Fragents aus der Ethanols
Temperaturerh6hung kommt es zu einem Abfallen der
Methankonzentration durch die Reformierung des
CO-

Konzentration auf Kosten der CO, Konzentration infolge

Methans und zu einem Ansteigen der

der Umkehrung der Wassergas-Shift-Reaktion.
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Abbildung 130 Produktselektivitit des Ru/CeO, Katalysators
iiber die Reakionstemperatur. Reaktionsbedingungen: S/E = 6,
WHSYV =3000 mlgon/gk.ch und atmosphirischer Druck

Der Ru/MgAl;O4

anderes Produktspektrum. Bei niedrigen Temperaturen

Katalysator zeigt ein wesentlich
kommt es ebenfalls zu einer Dehydrierung des Ethanols
zu Acetaldehyd. Bei Temperaturerhfhung steigen die
CO und CO; Konzentration fast gleich an und CHs4
etwas geringer. Dies deutet auf eine
Zersetzungsreaktion von Ethanol und/oder Acetaldehyd
hin. Ab 400°C steigt der Ethylengehalt rapide an und
bis rund 600°C ist der Katalysator hauptsachlich fur die
Dehydratisierung von Ethanol zu Ethylen aktiv. Erst bei
héheren Temperaturen setzt die Ethylenreformierung
ein und der C;Hs-Gehalt sinkt rasch ab. Bei hohen
Temperaturen setzt die umgekehrte Wassergas-Shift-

Reaktion ein.



35 4 Rull |204 ~ co2
-=-Co
CH4
—e—C2H4
—¥— C2H6
—A—C2H40
—=— C3H60

Produktselektivitat [mol%]
N
o
L

200 300 400 500 600 700 800
Temperatur [°C]

Abbildung 131: Produktselektivitiit des Ru/MgAlLO,
Katalysators iiber die Reakionstemperatur.
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach und
atmosphirischer Druck

Bei 600 650°C die

Produktzusammensetzungen der beiden Katalysatoren

und ahneln sich
sehr stark und die Reformierungsreaktionen befinden

sich nahe dem Gleichgewicht.

Nach den Dampfreformierungsversuchen wurde eine
(TPO) des im

Katalysators

temperaturprogrammierte  Oxidation
Katalysatorteststand eingespannten
vorgenommen. Damit erhalt man praktisch einen
Fingerabdruck hinsichtlich der Kohlenstoffbildung auf
den unterschiedlichen Katalysatoren. Die Ergebnisse

der TPO sind in Abbildung 132 dargestellt.
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Abbildung 132: TPO-Profile des Ru/CeO, und des Ru/MgAl,O4
Katalysator (F = 200ml/min, X0, = 10vol% in Argon)

Der Kohlenstoffabbrand auf dem Ru/CeO, Katalysator
setzt bereits bei rund 200°C ein und zeigt nur einen
Der Ru/MgAl;04
Katalysator im Vergleich reagiert erst bei knapp 400°C

geringen  Sauerstoffverbrauch.
mit einem schlagartigen Verbrennen unter kurzfristig
vollstdndigem O2 Verbrauch. Der Ru/CeO, Katalysator
zeigt damit wesentlich weniger Kohlenstoffbildung im
Vergleich zum Mg-Al-Spinell getragerten Katalysator.
Aus der Abbrandtemperatur des Kohlenstoffs kann man

fir den Ru/CeO; Katalysator auf leicht oxidierbare
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Kohlenstoffablagerungen in der unmittelbaren Nahe zu

den katalytischen Rutheniumkristalliten schlielRen.
Diese katalysieren den Abbrand bei niedrigen
Temperaturen.

Der Koks auf dem Ru/CeO; stammt demnach aus CHy-
Fragmenten der katalytischen Reaktion, welche nicht
und zu einem Koks

ausreagieren  konnten

polymerisieren.

Die Kohlenstoffablagerungen auf dem Ru/MgAl,O4 sind
von groRerer Quantitdt und zeigen sich wesentlich
auf einen héheren

unreaktiver, was

Graphitisierungsgrad schliefRen lasst.

6.2.4  Wassergas-Shift-Aktivitat von Ru/CeO, und

RU/MgA|204
Die Wassergas-Shift-Reaktion (WGS) stellt eine
wichtige Folgereaktion im Reaktionsmechanismus der

Ethanolreformierung dar. Infolgedessen wurde im

Katalysator-Screening diese  Reaktion gesondert
untersucht. In Abbildung 133 st die trockene
Produktzusammensetzung der Wassergas-Shift-

Reaktion Uber den Ru/CeO; und den Ru/MgAl,Os-

Katalysator dargestellt.
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Abbildung 133 a-b: Produktzusammensetzung, trocken, der
Wassergas-Shift-Reaktion iiber Ru/CeO; und Ru/MgALO,.
Reaktionsbedingungen: 200mg Katalysator, 10vol% CO, 20vol%
H; and 70vol% H,0, N;-Verdiinnung (Gasmischung / N;) =2,
N;-Fluss = 7SNml/min



Die Verlaufe der Produktzusammensetzung zeigen fir
den Ru/CeO, Katalysator schon anfangs eine leichte
WGS-Aktivitat, welche zwischen 300-400°C stark an
Aktivitdat gewinnt. CO wird vollkommen umgesetzt.
Nachteilig ist die leichte CH4-Produktion aus der
Methanisierungsreaktion (METH), da pro CO-Molekiil

3H.-Molekile verbraucht werden.

CO+3H, <+CH,+ H,0 Gl. 106

Der Verlauf des Ru/MgAl,O, Katalysators zeigt bis
300°C keine Aktivitat.
Katalysator ist er daher fir die WGS-Reaktion im

Im Vergleich zum Ru/CeO,

Niedertemperaturbereich  (CO-Feinreinigung)  nicht
geeignet. Ahnlich dem Ru/CeO, Katalysator kommt es
zwischen 300 and 400°C zu einem starken Ansteigen
der Aktivitat und vollstandigem CO-Umsatz. Allerdings
ist die Methanisierungsreaktion wesentlich starker
ausgepragt, mit mehr als 10% CHs im trockenen

Produktgas.

Zum besseren Vergleich ist in Abbildung 134 der CO-

Umsatz und die CHs-Ausbeute Ycns dargestellt.

Y _ nCH[rAuS
CH4 — n
CO-Ein

Der Ru/CeO; Katalysator zeigt zuerst ein starke WGS-
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Reaktion, der bei Ansteigen der Temperatur die METH-
Reaktion folgt. Bei hoheren Temperaturen nimmt der
Methangehalt infolge der CHs-Reformierungsreaktion
wieder ab und die Zusammensetzungen folgen dem
thermodynamischen Gleichgewicht. Der Ru/MgAl>O4
zeigt eine starke METH-Reaktion, welche das CO
vollstdndig  umsetzt und  daher lber das
thermodynamische Gleichgewicht auslenkt. Die WGS-
Reaktion ist demzufolge bei 400°C noch kinetisch
limitiert, da sonst die umgekehrte WGS-Reaktion die
CO-Konzentration Richtung dem GGW beeinflussen

musste.
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Abbildung 134 Wassergas-Shift-Umsatz und CH4-Ausbeute iiber
Ru/CeO; und Ru/MgAlLO,. Reaktionsbedingungen: 200mg
Katalysator, 10vol% CO, 20vol% H; and 70vol% H,O, N,-
Verdiinnung (Gasmischung / N2) = 2, N,-Fluss = 7SNml/min

Bei hoheren Temperaturen wird die WGS dann aktiv
und lenkt die Reaktion zum Gleichgewicht hin und
gleichzeitig sinkt der CHs-Umsatz durch das Einsetzen

der CHs-Reformierungsreaktion.

6.2.5 Ethylenreformierungsaktivitat von Ru/CeO;

und Ru/MgAl;O4

Ein Hauptweg im Ethanolreformierungsmechanismus
ist die Dehydratisierung des Ethanol zu Ethylen.
Ethylen stellt einen wesentlichen Koksvorlaufer, durch
Polymerisierung von CHy-Fragmenten des auf dem

katalytischen Metall aktivierten C,Ha, dar

In Abbildung 135 sind die Produktzusammensetzung
der Ethylenreformierung am Ru/CeO; und Ru/MgAl>O4
Katalysator iber die Temperatur dargestellt. Der CoHa-
Umsatz auf dem Ru/CeO- beginnt bereits bei niedrigen
500°C
vollstédndig, wahrend der Umsatz am Ru/MgAl,O4 erst
bei 400-450°C beginnt und auch bei 600°C noch nicht

vollstandig ist.

Temperaturen von 250-300°C und ist bei

Der Ru/CeQO, Katalysator erzeugt wesentlich hohere
Mengen an CO,, was ein Zeichen fir eine hohe WGS-
Aktivitdt ist. Der Ru/MgAl,O4

infolge seiner fehlenden WGS-Aktivitdit wesentlich

hingegen produziert

héhere Mengen CO. Interessant ist, dass es zu keiner
CHs Bildung kommt und damit die METH-Reaktion am
Ru/MgAl,0O4 somit unterbunden wird.
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Abbildung 135: Ethylenreformierung iiber Ru/CeO, und
Ru/MgAlLO,. Reaktionsbedingungen: 200mg Katalysator,
Gasmischung (20 vol% C,H,, 80 vol% H,0), N,-Verdiinnugn
(Gasmischung / N;) = 1, N,-Fluss = 60 Nml/min
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Abbildung 136 a-b: Ethanolumsatz, Wasserstoffaubeute und
Produktzusammensetzung (trocken) bei Langzeitbetrieb,
Ru/Ce0O; , Reakionstemperatur T=500°C.
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach
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6.2.6 Ru/CeO; und

Katalysatoren in der

Langzeitverhalten  der
RU/MgA|204
Ethanolreformierung

Die Aktivitdt von Katalysatoren &ndert sich im
Allgemeinen Uber die Kontaktierungszeit. Durch den
katalytischen Prozess kann es einerseits zu
Modifikationen an den katalytisch aktiven Metallzentren
kommen, durch Migration oder Phasenumwandlung,
und auch zu Kohlenstoffablagerungen kommen. Diese
fihren zu einer

Prozesse Veradnderung der

Produktzusammensetzung und der katalytischen

Aktivitat Gber die Reaktionsdauer.

In Abbildung 136 und Abbildung 137 sind die Umséatze,
Hz-Ausbeuten und Produktzusammensetzung Uber die
Reaktionsdauer dargestellt. Die Versuche wurden zu
650°C gestartet

Reaktionsbeginn  mit

Beginn bei und wurden zu
5K/min auf eine konstante

Reaktionstemperatur von 500°C abgesenkt.
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Abbildung 137 a-b: Ethanolumsatz, Wasserstoffaubeute und
Produktzusammensetzung (trocken) bei Langzeitbetrieb,
Ru/MgAlL O, , Reakionstemperatur T=500°C.
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach



Dies wurde wegen der starken Temperaturabsenkung
durch die Reaktionsendothermie gewahlt und sollte
eine etwaige  Koksbildung am  Beginn der

Langzeitversuche verhindern.

Der Ru/CeO, Katalysator zeigt Uber die gesamte
Laufzeit von 13h einen vollstandigen Ethanolumsatz.
Die Wasserstoffausbeute senkte sich bei der
anfanglichen Temperatursenkung von 650°C auf 500°C
von ~80% auf rund ~65% ab und bleibt dann aber
konstant. Betrachtet man die
Produktzusammensetzung so erkennt man, dass die
Absenkung der Ho-Ausbeute, durch die
Methanerzeugung (10vol%y  CHa) bei dieser
Reaktionstemperatur bedingt ist. Auf3er Produkten Hy,
CO, CO2 und CHs4 konnten keine Nebenprodukte
detektiert werden. Die hohe Methankonzentration wird
der Methanisierungsreaktion zugeschrieben, welche der

Ethanolreformierung nachgelagert ablauft.

Der Ru/MgAlLOs Katalysator zeigt ein wesentlich
anderes  Bild. Im  Zuge der anfanglichen
Temperaturabsenkung von 650°C auf 500°C kommt es
zu einem Einbruch der Hz-Ausbeute von ~80% auf
~25%. Uber die Reaktionsdauer von 13h geht die
Wasserstoffausbeute weiter auf rund ~12% zurlck.
Auch der anfanglich vollstandige Ethanolumsatz
verschlechtert sich nach 400min und der Katalysator
deaktiviert merklich. Die Produktzusammensetzung
zeigt ein deutliches Ansteigen der CyH4-Komponente
und eine gleichzeitigen Abfall der CO Konzentration.
Die Reformierungsreaktion lauft daher mit
zunehmender Versuchszeit nicht mehr vollstandig ab,
was auch im Anstieg der Acetaldehyd-Konzentration

ersichtlich ist.
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6.3 Co/CeO, und Co/ZnO Katalysatoren

6.3.1 Herstellung der Katalysatoren

Col/CeO;

Die Herstellung erfolgte ausgehend von einem CeO;
Pulver der Fa. Treibacher AG, Austria. Das

Tragermaterial wurde bei 700°C kalziniert, um etwaige
Ruckstande zu entfernen. Das Aufbringen von 10wt%
Co als katalytisches Metall erfolgte durch Impragnation
Co(NO3)3x6H.0  (99,5%  Sigma-Aldrich). Die
entsprechende Menge Co(NOs3)s wurde dazu in einer

mit

minimalen Menge destilliertem Wasser gelést und
danach wurde das CeO; bis zum Einsetzen von Nasse
Jncipient wetness® im Schittgut impragniert. Der
Katalysator wurde bei 120°C lber Nacht getrocknet und
bei 650°C fiir 6h kalziniert. Der kalzinierte Katalysator
wurde mit einem Pressstempel bei 200bar zu Pellets
verpresst und anschlieRend zerkleinert und in die

KorngréRenfraktion d, = 180 — 250 uym gesiebt.

Co/ZnO
Die Herstellung erfolgte analog der Herstellung von
Co/Ce0,, wobei als Tragermaterial ZnO-Pulver von

Sigma-Aldrich verwendet wurde.

6.3.2  Charakterisierung der Katalysatoren

Zur Charakterisierung des Reduktionsverhaltens der
Katalysatoren wurden
Reduktionen durchgefiihrt, welche in Abbildung 138

dargestellt sind.

temperaturprogrammierte

415°C
359°C
E
= 330°C
=
E] 0,
2 400°C
2
0
2 ——Co/zn0
T — ColCeO2
100 200 300 400 500 600 700

Temperatur [°C]

Abbildung 138: H,-TPR-Profile des Co/CeO; und Co/ZnO

Die Reduktion des Co/CeO, Katalysators wurde bis
650°C durchgefiihrt, wogegen die Reduktion von
Co/ZnO nur bis zur Temperatur von 450°C durchgefiihrt
wurde, da ZnO bereits bei niedrigen Temperaturen
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reduziert und die Reduktion von ZnO vermieden

werden sollte.

Die Reduktion von Kobaltoxid erfolgt nach der Literatur
[204] in einem zweistufigen Prozess von Co®" = Co®*
= Co” von Co304 liber CoO zu metallischem Kobalt in

einem Temperaturbereich von 250-450°C.

Beide Katalysatorproben =zeigten das typische
Reduktionsverhalten von Kobalt. Der Co/ZnO
Katalysator zeigte mit einem spitzen

Niedertemperaturpeak um 300° und einem breiten
Hochtemperaturpeak bei rund 400°C ein ahnliches
Reduktionsverhalten wie der Co/ZnO-Katalysator von

Casanovas et al. [198].

Der Co/CeOQ, Katalysator zeigt umgekehrt einen kleinen

Niedertemperaturpeak und einen hdéheren
Hochtemperaturpeak. Dieser Effekt und auch die
Temperaturen stimmen gut mit den Daten von Kang et
al. [199] Uberein. Das unterschiedliche Verhalten kann
beide

Reduktionsreaktionen nicht exakt als Folgereaktionen

darin gesehen werden, dass
ablaufen, sondern die Reduktion von C03z04 zu CoO an
der Oberflache des Kristallits beginnt und noch nicht
abgeschlossen ist, wenn bereits die Folgereaktion von
CoO zu Co beginnt. Die Reduktion hangt zusatzlich
noch von der Kristallitgrée und den Wechselwirkungen

mit dem Tragermaterial ab [200].

6.3.3 Ethanol-Reformierungsaktivitat der

Co/Ce0O;- und Co/ZnO-Katalysatoren

Im Weiteren wurden die beiden Co-Katalysatoren auf
ihre Eignung fir die Ethanolreformierung Uberpriift. Die
Versuche wurden mit 200mg Katalysator (d,=180-
250um) durchgefihrt. Das S/E-Verhaltnis lag bei 6 und
die Versuche wurden mit einer WHSV = 3000

mleton/gkath durchgefiihrt.

Mit den N
Quantifizierung in der Gasanalyse notwendig sind,
die
entsprechend Tabelle 27 in Kapitel 6.1 durchgefiihrt.

und Ar-Inertgasflissen, welche zur

wurden Versuche mit einer Gasmischung

Die Abbildung 139 zeigt den Ethanolumsatz fir den
Co/Ce03
Reaktionstemperatur. Bei niederen Temperaturen bis
400°C ist der Co/ZnO-Katalysator aktiver. Steigert man

die Temperatur weiter, so fallt der Umsatz unter den

und den Co/ZnO Katalysator Uber die



Umsatz des Co/CeO,-Katalysators zuriick, welcher

schon bei 450°C vollstandigen Umsatz erreicht.
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Abbildung 139: Ethanolumsatz iiber die Reaktionstemperatur
auf Co/CeO; und Co/ZnO. Reaktionsbedingungen: S/E = 6,
WHSYV =3000 Nmlgon/gkach und atmosphirischer Druck

In Abbildung 140 ist die Wasserstoffausbeute am
Co/CeO2 und Co/ZnO Katalysator im Vergleich zum
thermodynamischen

Gleichgewicht dargestellt. Im

Temperaturbereich auerhalb von 400 — 600°C zeigen

die Katalysatoren eine sehr ahnliche
Wasserstoffausbeute, welche nahe an der
thermodynamischen Wasserstoffausbeute liegt. Im

Bereich von 450°C ubersteigt der Co/CeO, und im
Bereich von 550°C der Co/ZnO die theoretische Ha-

Ausbeute.
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Abbildung 140: H,-Ausbeute iiber die Reaktionstemperatur der
Ethanolreformierung auf Co/CeO, und Co/ZnO.
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSYV =3000 Nmlgon/gkach und
atmosphiirischer Druck

Betrachtet man die Produktzusammensetzungen in
diesem Bereich, siehe Abbildung 141, so sieht man
einerseits hohen Ethanolumsatz und gleichzeitig hohen
Acetaldehydumsatz, mit wesentlich weniger CO im
Produktgas als im Temperaturbereich vorher und
nachher. Die Ethanolreformierung ist in diesem Bereich

nahe dem stoichiometrischen Umsatz (Gl. 108).
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C,H.OH +3H,0 < CO, +6H, Gl.108
Die Produktzusammensetzung bei der
Ethanolreformierung Uber Co/CeO, und Co/ZnO

Katalysatoren ist in der Abbildung 141 a-b dargestellt.

Beide Katalysatoren arbeiten nach dem
Dehydrierungsmechanismus unter Erzeugung von
Acetaldehyd. Der Co/CeO, Katalysator zeigte im

niederen Temperaturbereich neben, beinahe gleichen
CcoO

Entstehung und etwas Aceton als Nebenprodukt.

und COz-Konzentrationen nur wenig CHs-

Der Co/ZnO Katalysator niederen

Temperaturbereich eine starkere CO als CO-Bildung

zeigte im

und auch einiges an Methanentstehung.

Nebenprodukte sind Ethylen und kleinere Mengen an

Aceton.
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Abbildung 141: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionstemperatur der Ethanolreformierung auf Co/CeO, und
Co/ZnO. Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000
NmIEtOH/gk.ch und atmosphérischer Druck

Nach den Dampfreformierungsversuchen wurde eine
(TPO)

Katalysators

temperaturprogrammierte  Oxidation des im

Katalysatorteststand eingespannten
vorgenommen.

Abbildung 142 dargestellt.

Die Ergebnisse der TPO sind in
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Abbildung 142: TPO-Profile des Co/CeO; und des Co/ZnO
Katalysator (F = 200ml/min, X0, = 10vol% in Argon)

Der Co/CeO, Katalysator zeigte zwei Spitzen im TPO-
Profil. Eine Spitze liegt bei rund 220°C und zeigt einen
schnellen Abbrand und die zweite Spitze liegt bei
héheren Temperaturen von ~540°C und zeigt einen
weniger reaktiven, da =zeitlich langer dauernden
Abbrand von T=420-610°C. Dies spricht fir zwei Arten
der Kohlenstoffablagerung. Einerseits eine hoch
reaktive Komponente, welche sich in der Nahe des
katalytischen Metalls befinden muss und zweitens eine
weniger reaktive, da etwas starker graphitisierte
Kohlenstoffablagerung. Der Co/ZnO zeigte ein sehr
ahnliches TPO-Profil mit einem sehr kleinen Abbrand
im Niedertemperaturbereich und einem sehr breiten
Abbrand (T=350-620°C)

Der Co/ZnO und der Co/CeO. zeigen damit eine

im Hochtemperaturbereich.

ahnliche strukturierte Kohlenstoffablagerung.

6.3.4  Wassergas-Shift-Aktivitat von Co/CeO; und
Co/znO
In Abbildung 143 ist die trockene

Produktzusammensetzung der Wassergas-Shift-
den Co/CeO; und den Co/ZnO-

Katalysator dargestellt. Auf beiden Katalysatoren treten

Reaktion Uber

keine Nebenprodukte auf, auRer etwas Methan auf dem
Co/ZnO-Katalysator. Der Beginn der WGS-Reaktion
setzt auf dem Co/CeO, Katalysator rund 50°C friher
ein als auf Co/ZnO. Allerdings ist die Reaktion auf dem
Co/ZnO-Katalysator starker temperaturabhangig und
zeigt einen steileren Reaktionsfortschritt bezogen auf

die Temperatur.

Die starke Absenkung der CO-Konzentrationen in der
Produktzusammensetzung beim Ethanolreformieren bei
einer Temperatur von 400-450°C, siehe Abbildung 141,
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lasst auf ein Anstarten der Wassergas-Shift-Reaktion
(WGS) schlieRen.
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Abbildung 143: Produktzusammensetzung der Wassergas-Shift-
Reaktion iiber Co/CeQO; und Co/ZnO. Reaktionsbedingungen:
200mg Katalysator, 10vol% CO, 20vol% H; and 70vol% H,O,
N,-Verdiinnung (Gasmischung / N,) = 2, N,-Fluss = 7SNml/min

Zum besseren Vergleich ist in Abbildung 144 der CO-
Umsatz und die CH4-Ausbeute Ychs dargestellt.
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Abbildung 144: Wassergas-Shift-Umsatz und CH,-Ausbeute
iiber Co/CeO; und Co/ZnO. Reaktionsbedingungen: 200mg
Katalysator, 10vol% CO, 20vol% H; and 70vol% H,0, N»-

Verdiinnung (Gasmischung / N,) = 2, N,-Fluss = 75Nml/min

Beide Katalysatoren zeigen einen sehr ahnlichen CO-
Umsatz, wobei der Verlauf des Co/ZnO steiler lauft. Der
leichte

Co/ZnO Katalysator zeigt gleichzeitig eine



Methanisierungsaktivitdt (METH). Der Co/CeO;
Katalysator zeigt hingegen keine
Methanisierungaktivitdit. Der hohe Anstieg der

Methankonzentration bei der Ethanolreformierung im
Bereich 450-550°C, siehe Abbildung 141, ist daher
nicht nur mit einer METH-Reaktion erklarbar. Eine
Maoglichkeit Der

Katalysator wurde in einer Temperaturrampe beginnend

liegt in der Reaktionsfihrung.
mit der niedrigsten Temperatur betrieben. Es konnte
moglich seine, dass eine Koksbildung bei niedriger
Temperatur zu einer Kohlenstoffablagerung geftihrt hat,
welche zeitlich spater bei einer héheren Temperatur
gasifiziert wurde und dieser Vorgang dann die
lieR.

Messungen diesbeziiglich wirden sich auf einen in

Methankonzentration ansteigen Genaue

einer Thermogravimetrischen Apparatur in einem

Strdomungsrohr aufgehenden Katalysator messen

lassen [201], damit lasst sich ein zeitliches Profil der

Massenzunahme und Massenabnahme des

Katalysators messen, welches infolge der

Kohlenstoffbildung und —gasifizierung entsteht. Diese
Apparatur stand leider nicht zu Verfigung. Die
Kohlenstoffbildung kann aus der Quantifizierung des
Kohlenstoffs im Einlass und im Auslass abgeschatzt

werden. Das Problem stellen natiirlich Ungenauigkeiten

in der Analytk dar, die nur eine sehr starke

Kohlenstoffbildungsrate erkennbar machen.

6.3.5 Ethylen-Reformierungsaktivitat von
Co/CeO; und Co/ZnO

Ein moglicher initialer Reaktionsweg im

Ethanolreformierungsmechanismus ist die

Dehydratisierung des Ethanol zu Ethylen. Ethylen stellt

einen wesentlichen  Koksvorlaufer, infolge der
Polymerisierung von CHy-Fragmenten des auf dem
katalytischen Metall aktivierten C,Hs4, dar. Um eine
durch

folgender

eventuelle verdeckte Ethylenbildung, die
Ethylen

Ethylenreformierung zu CO, und H, ausschlieRen zu

Dehydratisierung  zu und

konnen wurde die Ethylenreformierungsaktivitat

Uberprift.

In Abbildung 145 sind die Produktzusammensetzung
der Ethylenreformierung am Co/CeO; und Co/ZnO
Katalysator Uiber die Temperatur dargestellt.
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Abbildung 145: Ethylenreformierung iiber Co/CeO, und
Co/ZnO, Reaktionsbedingungen: 200mg Katalysator,
Gasmischung (20 vol% C,H,, 80 vol% H;0), N,-Verdiinnugn
(Gasmischung / N;) = 1, N,-Fluss = 60 Nml/min

Beide Katalysatoren zeigen ein sehr ahnliches
Aktivitatsverhalten und ahnliche
Produktzusammensetzungen. Die

Reformierungsaktivitat setzt bei rund 450°C ein und

nimmt dann stark mit der

Hauptprodukte sind Hz und CO,, wobei die CO-

Konzentration bei héheren Temperaturen infolge der

Temperatur  zu.

WGS-Reaktion ansteigt. Beide Katalysatoren zeigen
neben den Hauptprodukten H,, CO, und CO keine

weiteren Produkte.

6.3.6 Langzeitverhalten der Co/CeO, und Co/ZnO

Katalysatoren in der Ethanolreformierung

Zur Abschatzung der Eignung der beiden Katalysatoren
fur die Ethanolreformierung wurden beide im
Langzeitversuch bei 500°C getestet.

Die Versuche wurden zu Beginn bei 650°C gestartet
und wurden zu Reaktionsbeginn mit 5K/min auf eine
konstante Reaktionstemperatur von 500°C abgesenkt.
Dies wurde wegen der starken Temperaturabsenkung
durch die Reaktionsendothermie gewahlt und soll eine
etwaige Koksbildung am Beginn des Langzeitversuchs

verhindern.



In Abbildung 146 und Abbildung 147 sind die
Ergebnisse der Langzeituntersuchungen der
Ethanolreformierung Uber Co/CeO, und Co/ZnO
dargestellt.
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Abbildung 146 a-c: Ethanolumsatz, Wasserstoffausbeute und
Produktzusammensetzung (trocken) bei Langzeitbetrieb b)
Hauptprodukte ¢) Nebenprodukte, Co/CeO, ,
Reaktionstemperatur T=500°C. Reaktionsbedingungen: S/E = 6,
WHSYV =3000 mIEtOH/gk,ch und atmosphiirischer Druck

Der Co/CeO, Katalysator zeigt nach Reaktionsbeginn
Bei

verringert sich

bei 650°C einen vollstandigen Umsatz. der

Absenkung der Reaktionstemperatur

der Hz-Umsatz sofort und nach einer gewissen
Inkubationszeit bricht auch der Ethanolumsatz
zusammen. Betrachtet man die
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Abbildung 147 a-c: Ethanolumsatz, Wasserstoffausbeute und
Produktzusammensetzung (trocken) bei Langzeitbetrieb b)
Hauptprodukte ¢) Nebenprodukte, Co/ZnO,
Reaktionstemperatur T=500°C. Reaktionsbedingungen: S/E =
6, WHSV =3000 mlIEtOH/gk.h und atmosphérischer Druck

Produktzusammensetzung so erkennt man, dass die
Nebenprodukte Methan, Acetaldehyd ansteigen und
gleichzeitig auch Aceton und CzH4 und CyHs entsteht.
Nach einiger Zeit bei niedrigerem Umsatz kommt es
dann zu einem erneuten Ansteigen des Umsatzes und
Die Selektivitdt der

der Wasserstoffausbeute.



Nebenprodukte Acetaldehyd, Aceton und C2s verringert
sich Uber die Laufzeit zugunsten von Methan. Ingesamt
treten die Nebenprodukte nur in einem sehr kleinen
3vol%¢r Die
Hauptproduktzusammensetzung zeigt einen sehr hohen
Wasserstoff und CO,-Gehalt. Der CO-Gehalt sinkt
infolge der starken WGS-Reaktion tber Co/CeO; auf

und 5vol%;.

Konzentrationsbereich von unter auf.

Auf Co/ZnO

Produktzusammensetzung

die
Die

Hauptprodukte sind im wesentlichen H, und CO,. Die

dem Katalysator sieht

sehr ahnlich aus.
CO-Konzentration liegt infolge der guten WGS-Aktivitat

bei rund 5vol%y. Der Umsatzverlauf und die
Wasserstoffausbeute sehen jedoch im Vergleich zum
Co/CeOz-Katalysator wesentlich anders aus. Bei der
die 500°C

Reaktionstemperatur kommt es zu einem beinahe

Temperaturabsenkung auf

linearen Abfall des Ethanolumsatzes auf rund 70%. Der
fallt

Reaktionstemperatur in einen exponentiellen Verlauf

Ethanolumsatz dann bei konstanter

auf rund 46% Umsatz bei Versuchsende ab. Dieser

Verlauf ist charakteristisch fur eine
Katalysatordeaktivierung. Der Verlauf des
Wasserstoffumsatzes bewegt sich parallel zum
Ethanolumsatz. Die Nebenprodukte, vor allem
Acetaldehyd, treten am Co/ZnO in hdéherer

Konzentration im Vergleich zum Co/CeO; auf.

Ein weiterer Aspekt war das Auftreten eines weillen
Niederschlags stromabwarts an kalten Stellen des
Reaktionsrohres. Dieser Niederschlag wird
ZnO in

reduzierenden Atmosphare der Ethanolreformierung

elementarem Zn zugeordnet, da der
zum Reduzieren neigt. Nach Thaler [184], der die
Reduktion von ZnO in einer TGA vermessen hat,
reduziert ZnO bereits bei niederen Temperaturen von
450°C

Massenverlust, siehe Abbildung 148. Das metallische

und verdunstet bis zum vollstdndigen

Zn hat einen niedrigen Schmelzpunkt von 419,5°C und

durch den hohen Dampfdruck kommt es zur

Verdunstung von Zn in die Gasphase und es wird
stromaufwarts in kalteren Bereichen des Reaktors

wieder abgeschieden.
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Abbildung 148: Massenénderung von ZnO bei Reduktion mit
Wasserstoff (10K/min) und Oxidation bei 800°C mit
Wasserdampf, aus Thaler [184]
6.4 Zusammenfassung und
Schlussfolgerungen aus dem

Katalysator-Screening

Die Ergebnisse des Katalysator-Screenings dienten zur

Auswahl geeigneter Katalysatormaterialien fir die

Ethanolreformierung.

Der Ru/MgAl;O4 seines
Reaktionsmechnismus (ber die Dehyratisierung zu
Ethylen

Ethylenreformierung nur bei hohen Temperaturen Uber

Katalysator ist infolge

und der damit notwendigen

650°C sinnvoll einsetzbar. Weiters nachteilig ist seine
hohe Bei
temperaturgefiihrten Reaktion im Mikroreaktor kann bei

Methanisierungsrate. einer

zwischen
die
Reformertemperatur in Richtung Ausgang abgesenkt

richtiger  Auslegung der Interaktion

Reformierungs- und  Verbrennungsreaktion
werden. Damit kann bei vorhandener Wassergas-Shift-
Aktivitat des Katalysators der CO»-Gehalt im Reformat
stark erhoht werden. Die Methanisierungaktivitdt des

Ru/MgAl,O4 steht dem entgegen.

Der Co/ZnO Katalysator, welchem laut Publikationen
[114, 115, 116, 198]

wesentliches Potenzial zugetraut wurde, konnte infolge

der Gruppe Lorca et al.
seines hohen Aktivitatsverlust nicht iberzeugen. Die im
Vergleich zu den Publikationen von Lorca et al.
schlechten Ergebnisse kann man in den sehr
vorteilhaften Reaktionsbedingungen sehen. Lorca et al.
haben im Wesentlichen alle ihre Versuche einerseits
bei einem sehr hohen S/E-Verhaltnis von 10-12 und
sehr kleinen

andererseits nur bei



Raumgeschwindigkeiten WHSV, gleichbedeutend mit

vielmehr Masse an Katalysator pro
Ethanolmengenstrom, durchgefiihrt. Ein hohes S/E-
Verhaltnis wirkt sich positiv auf die Vermeidung von
etwaigen Kohlenstoffablagerung aus, siehe Kapitel 4.3,
hohe

Deaktivierung stark verzégern und bendtigt

und eine Katalysatormasse kann eine
eine
langere Versuchszeit um entdeckt zu werden. Des
Weiteren darf der Katalysator nicht bei zu hohen
Temperaturen betrieben werden, da sich das ZnO-
Tragermaterial in der reduzierten Atmosphére des
Produktgases der Ethanolreformierung scheinbar zu
elementaren Zn reduziert, welches infolge seinem
hohen Dampfdrucks in die Gasphase sublimiert und
dann stromabwarts an kalteren Stellen im Reaktor als
Zn-Belag resublimiert. Dies kann bei nachgeschalteten

Reaktorstufen eventuell zu Komplikationen fuhren.

Die Ergebnisse mit 10%Ru/CeO, und 10%Co/CeO;
zeigten, dass die Ethanolreformierung iber Co und Ru
sehr gut katalytisch aktiviert wird. Beide katalytischen
Metalle, sowohl Ru als auch Co, auf CeO; eignen sich
fir hervorragend zur Ethanolreformierung bereits bei
niedrigen Temperaturen von 500°C. Vergleicht man die
Ergebnisse von Ru/CeO, und Co/CeO, so sieht man,
dass die Aktivitdt von Kobalt im einem sehr &hnlichen
Bereich liegt wie die Aktivitat von Ruthenium und auch
die
Abbildung 149 und Abbildung 150 .

Produktselektivitaten  ahnlich siehe

liegen,

Umsatz, H2-Ausbeute [%)]

Abbildung 149: Vergleich des Ethanolumsatzes und der
Wasserstoffausbeute auf 10%Ru/CeO, und 10%Co/CeO,
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Abbildung 150:
kohlenstoffhiltigen
10%Co/CeO,

Selektivititen der
10%Ru/CeO;, und

Vergleich des

Produkte auf

In den temperaturprogrammierten Oxidationsversuchen
Ru/CeO,-Katalysator

Kohlenstoffablagerungen,

zeigte  der nur  minimale

am Co/CeOq

Kohlenstoffablagerungen

wogegen
Katalysator starkere

erkennbar waren.

Aus o©konomischen Griinden ware der Einsatz von
Kobalt anstelle von Ruthenium sehr vorteilhaft. Die
Kosten von Rutheniumkatalysatoren betragen ein rund
Hundertfaches der Kobaltkatalysatoren, siehe Tabelle 9
3.7.2, Ubersicht
Rohstoffpreise angibt.

in  Kapitel welche eine der

Aus Grlinden der Selektivitat und Aktivitdt gibt es
keinen Vorzug fir den Ru/CeO;
Kohlenstoffbildung

Ethanolreformierung lber den Co/CeO»-Katalysator im

Katalysator und

solange die wahrend  der
Zaum gehalten werden kann, sprechen alle Ergebnisse

fir die Verwendung des Co/CeO»-Katalysators.



7 CO/CEO,-KATALYSATOREN:
EINFLUSS DER KATALYSATOR-
HERSTELLUNGSMETHODE AUF DIE
AKTIVITAT, SELEKTIVITAT UND
KOHLENSTOFFBILDUNG®

Die Versuche mit Kobalt-Ceriumoxid Katalysatoren im
Katalysatorscreening waren bezlglich Umsatz und
Wasserstoffausbeute sehr viel
Grund

Herstellungsmethode

versprechend. Aus

diesem wurde der Einfluss der

der Katalysatoren auf die
katalytischen Eigenschaften — Aktivitat und Selektivitat -
Uberprift. Im  Wesentlichen wurde auch ein
Hauptaugenmerk auf das Verkokungsverhalten gelegt,
welches fir eine kommerzielle Anwendung des
Katalysatorsystems sehr wichtig ist.

7.1 Katalysatorherstellungsmethoden

Es gibt eine Vielzahl von unterschiedlichen
Katalysatorherstellungsmethoden, welche speziell auf
die Herstellung kleinster Partikel und einer gut verteilten
aktiven Metallkomponente abzielen. Da im Labor kein
spezielles Know-how

apparatives zur

Katalysatorherstellung  existierte, wurden einfach
durchzufiihrende Herstellungsmethoden mit geringem
apparativem Aufwand ausgewahlt, welche jedoch
unterschiedliche Texturen der Katalysatoren hinsichtlich
Dispersion der aktiven Metallkomponente, das heifst der
GroRe der aktiven Zentren, und der Porenstruktur des

Tragermaterials erlauben.

7.1.1 Impréagnationsmethode

Oberflache
Treibacher AG, Austria, wurde als Tragermaterial

Ceriumoxid mit hoher innerer von
verwendet. Eine entsprechende Menge an Kobaltnitrat
(>99.5% Sigma-Aldrich), zur Erzielung eines 10wt%
Co/Ce0,-Katalysators, wurde dafiir in einer minimalen
Menge an Wasser aufgelést und anschliefend wurde
Die

Wassermenge entspricht der Wassermenge, welche

das Porenvolumen des Ceriumoxids benetzt.

6 Die Ergebnisse dieses Kapitels wurden unter Rabenstein G., Hacker
V., Siebenhofer M. et al., Steam reforming of ethanol and carbon
formation over cerium supported cobalt catalyst prepared by different
methods, dem Journal of Hydrogen Energy zur Publikation in der

Spezialausgabe “Bio-Hydrogen-Production” tibermittelt.
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dem Schiittgut zugesetzt werden kann bevor die
beginnende Nasse ,incipient wetness® einsetzt. Dieser
Zustand ist erreicht, wenn alle Poren des
Tragermaterials mit FlUssigkeit gefillt sind und keine
Uberschussige Flissigkeit mehr vorhanden ist. Der
impragnierte Katalysator wurde Uber Nacht bei 120°C
getrocknet und anschlielend bei 650°C in einem
Muffelofen unter Luftbeaufschlagung fir 5h kalziniert.
Der Impragnationskatalysator wird in weiterer Folge mit

Co/CeO2-IWI bezeichnet.

7.1.2 Koféallungsmethode
Aus Kobaltnitrat (>99,5% Sigma Aldrich) und
Ceriumnitrat  (>99,5% Alfa Aesar) mit dem

entsprechenden Verhaltnis zur Herstellung eines
10wt%Co/CeO, Katalysators mit entionisiertem Wasser
zu einer 0,1 M Lésung gemischt. Die Metallsalzlésung
wurde in einem Dreihalskolben mit Rihrer eingebracht
und eine 1 M wassrige Na,CO3; Losung tropfenweise
pH-Wert von 8 in

Metallsalzlésung einzustellen.

zugesetzt, um einen der
Die Fallungsprodukte
wurden fiir 3h bei pH=8 gehalten, um eine vollstandige
Ausféllung und Alterung zu erreichen. Das
Fallungsprodukt wurde anschlieRend gefiltert und
mehrmals mit destillietem Wasser gewaschen, um
Uberschissige lonen zu entfernen. Das gefilterte
Fallungsprodukt wurde bei 120°C Uber die Nacht
getrocknet und danach bei 650°C fir 5h unter Luft in
einem Muffelofen kalziniert. Der Kofallungskatalysator

wird in weiterer Folge mit Co/CeO2-CPR bezeichnet.

7.1.3 Solution-Combustion-Synthese

Die Glyzin-Nitrat Solution-Combustion-Methode von
Purohit et al. [202] wurde zur Herstellung eines
10wt%Co/CeO2 Mischoxidkatalysator verwendet. Dazu
wurden stoichiometrische Mengen an Kobaltnitrat
(>99,5% Sigma Aldrich) und Ceriumnitrat (>99,5% Alfa
Aesar) vermischt

und in entionisiertem Wasser

aufgeldst. Danach wurde die Loésung auf einer
Heizplatte etwas konzentriert und Glyzin zugegeben,
um ein Glyzin zu Gesamtmetallkationenverhaltnis von
1,8 einzustellen. Dies entspricht nach den Prinzipien
Treibstoff-zu-

Raketentreibstoffchemie einem

Oxidationsmittel ~ Verhaltnis, welches leicht im

treibstoffreichen Bereich liegt. Danach wurde die

Lésung weiter kondensiert und dabei ein Gel gebildet,



welches anschliefiend auf einer mit 240°C temperierten
Heizplatte platziert wurde, um die Selbstziindung zu
induzieren. Das Gel begann zu brodeln und schdumen
und nach ein paar Minuten kam es zu spontanen
Zindung mit einer schlagartigen Entstehung einer
groBen Menge an Gasen. Nach Beendigung des
Verbrennungsprozess lag ein leichtes, luftiges sehr
voluminéses Pulver vor. Da das Pulver nach der
Solution-Combustion-Synthese noch Unreinheiten an
kohlenstoffhaltigen Verbrennungsriickstdnden enthalt,

wurde es bei 650°C fir 5h unter Luft in einem

7.2 Katalysatorcharakterisierung

Die Ergebnisse der XRD-Analysen der Kkalzinierten
Co/Ce0» Abbildung 151
dargestellt. Zusatzlich ist auch das Diffraktogramm des
CeO,, die

Impragnationsmethode wurde

Katalysatoren sind in

welches fur
(wr)

dargestellt. Alle XRD-Spektren zeigen klare Peaks von

unbehandelten

verwendet

CeOz und Co304. Andere Komponenten und etwaige

Co-Ce-0 Mischkristalle konnten nicht detektiert werden

Muffelofen  kalziniert. Der  Solution-Combustion-
Synthese-Katalysator wird in weiterer Folge mit
Co/Ce0,-SCS bezeichnet.
#
#CeO, #

# Co/Ce0,-CPR

# #

A

, + Co030,4
+

Co/Ce0,-SCS

Intensitét (b.E.)

Co/CeO,-IWI

S

20

Meoz
60

Beugungswinkel 2 theta

Abbildung 151: Rontgenbeugungsspektren von reinem CeO, und nach verschiedenen Methoden hergestellten Co/CeO, Katalysatoren.

Betrachtet man das Diffraktogramm des reinen CeO;
und des Co/CeO,-IWI-Katalysators, so kann man an
aus der Zunahme der Peakhdéhe und damit der
Verringerung der Halbwertsbreite der Peaks von CeO;
auf eine starke VergrofRerung der Cerium-Kristallite im
Vergleich zum CeO»2-Ausgangsmaterial schlielen und
damit auf ein Sintern des CeO,-Tragermaterials durch
den Kalzinationsprozess bei 650°C fir 5h nach der
Impragnation mit Kobaltnitrat. Dies ist auch im Einklang

mit den Ergebnissen der BET-Oberflachenmessungen.

Die BET-Oberflaichen der Katalysatoren sind in der

Tabelle 28 gegeben. Generell liegen die Oberflachen im

niedrigen Bereich, was mit der Kalzinierung bei hoher
Temperatur im Einklang ist.
Tabelle 28: BET-Oberflichen der Co/CeO, Katalysatoren

Katalysator BET-Oberflache (mzlg)

CeO;, (frisch) 38

Co/CeO-IWI

185
kalz. @ 650°C, 5h

Co/Ce0O,-CPR

22.2
kalz. @ 650°C, 5h

Co/Ce0,-SCS

14.6
kalz. @ 650°C, 5h
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Co/Ce0,-SCS

Eigenschaften als der
Co/CeO2-IWI, die
Kobaltdispersion am SCS-Katalysator etwas besser ist.

Der Solution-Combustion-Katalysator

zeigt keine besseren

Impragnationskatalysator wobei
Dies ist an den kleineren, breiteren Co-Spitzen im
Diffraktogramm erkennbar und deutet auf eine kleinere
Co-Kristallitgrofte im Vergleich zum IWI-Katalysator hin.

Die beste Kobaltdispersion, kleinste Co-KristallitgréRe
ist bei dem Kofallungskatalysator erkennbar, da die Co-
Spitzen im Diffraktogramm kaum erkennbar sind. Aus

(A)

den XRD und BET-Ergebnissen kann man flir den
Katalysator nach der Kofallungsmethode die besten
katalytischen Eigenschaften annehmen: Einerseits sehr
feine Co-Kristallite und auch eine sehr hohe Porositat.
Die eigentlichen CeO,-Kristallite, welche die CeO-
dem Co-CeO, (CPR)
Katalysator ebenfalls sehr fein und kénnen aus der
REM-Aufnahme in Abbildung 152 im Bereich von 40-
80nm abgeschatzt werden.

Korner aufbauen sind bei

Abbildung 152: REM-Aufnahmen der frischen Co/Ce0O,-Katalysatoren(A) — IWI, (B) — CPR, (C) — SCS

7.3 Temperaturprogrammierte Reduktion

Die temperaturprogrammierte Reduktion (TPR) mit H;
ermdglicht das Reduktionsverhalten der Katalysatoren
Abbildung 153
reinem CeO:

zu untersuchen. In sind die

Reduktionsprofile  von und der
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unterschiedlich hergestellten Co/CeQO, Katalysatoren
dargestellt. Die Auswertung der TPR-Profile konnte nur
qualitativ erfolgen, da eine Quantifizierung der

absoluten H;-Menge infolge des H,-Driftes des
Massenspektrometers (siehe Kapitel 5.2.4.7.1) nicht

erfolgen konnte.



Das reine CeO,-Ausgangsmaterial zeigt einen starken
Reduktionspeak bei rund 650°C, welcher der Reduktion
des Ceriums im Inneren der CeO»-Korner zugeordnet
werden kann [203]. Ein kleiner Reduktionspeak ist im
Bereich um 350°C sichtbar, welcher der Reduktion von

oberflachennahem CeO; entspricht.

Alle

Reduktionsverhalten

Kobaltkatalysatoren zeigen ein

mit zwei klar separierten
Reduktionspeaks im Temperaturbereich von 250°C —
450°C. In der Literatur [204, 205] wird die Reduktion
von Co30; als zweistufiger Prozess Co®* = Co®" = Co°
Co304 CoO zu

beschrieben.

von Uber metallischem Kobalt

Vergleicht man die Reduktionseigenschaften der nach
Methoden

zeigt

unterschiedlichen hergestellten

Katalysatoren, SO der nach der

Kofallungsmethode (CPR) hergestellte Katalysator die

beste Reduzierbarkeit, welche bereits bei 380°C
abgeschlossen ist. Des Weiteren lauft auch die
Reduktion des  Bulkceriumoxids bei niederen

Temperaturen von rund 550-600°C. Der nach der
Impragnationsmethode (IWI) hergestellie Katalysator
zeigt ein wesentlich schwierigeres Reduktionsverhalten,

welches erst bei rund 520°C abgeschlossen ist. Dieses

oberflachennahen Ceriumoxids begriindet. Der nach
der Solution-Combustion-Methode (SCS) hergestellte
Katalysator zeigt, dem IWI-Katalysator fast identische
Reduktionspeaks fiir Co®* = Co®* = Co’ und einen
dritten Peak bei rund 500°C, welcher der Reduktion des
oberflachennahen Ceriumoxids zugeordnet werden
kann, welches durch das Vorhandensein der Co-
Kristallite auf der Oberflache katalysiert wird und daher
reinem CeO; bei

im Vergleich zu niedrigeren

Temperaturen erfolgen kann.

Ausgehend von der Kenntnis, dass eine hohere
Dispersion des katalytischen Metalls (entspricht einer
Verringerung des Kristallitdurchmessers des Co) im
Allgemeinen zu einer Verringerung der Temperatur der
Reduktionspeaks flhrt [206], kann man aussagen, dass
CPR die

Reduktionseigenschaften und gleichzeitig beste Co-

der Katalysator besten
Dispersion aufweist. Diese Erkenntnis ist in Einklang
mit den Ergebnissen der XRD-Analyse, welche fiir den

CPR-Katalysator die kleinsten Co-Kristallite bestimmte.

Beziiglich der Reduzierbarkeit des CeO,, welche eine

wesentliche  Eigenschaft fir den  Sauerstoff-

Austauschmechnismus dieses Oxids darstellt, kann

man anhand der Ergebnisse aussagen, dass die CeO»-

lange Ausschweifen der Flanke des zweiten Reduzierbarkeit entsprechend der Reihenfolge CPR >>
Reduktionspeaks ist aller Wahrscheinlichkeit nach IWI > SCS schwieriger vonstatten geht.
durch einen (berlappenden Reduktionspeak des
D
m
2 ——Ce02
s | cC
3 —CPR
S - [WI
S —scCs
>
& B
I
e
A _M
150 250 350 450 550 650

Temperatur [°C]

Abbildung 153: H,-TPR von (A) CeO,, (B) Co/Ce0,-CPR, (C) Co/CeO,-IWI, (D) Co/Ce0,-SCS
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7.4 Aktivitaitsuntersuchungen

Die Ethanolreformierungsreaktion besteht aus einer
Vielzahl von beteiligten Reaktionen die seriell und
parallel ablaufen kénnen. Die Aktivitdtsuntersuchungen
zielen darauf ab, etwas Licht in die Abldufe des
Ethanolreformierungsmechanismus zu bringen.

Die
Ubersichtlichkeit

deshalb

nochmals in

Reaktionen  sind zur  besseren
Tabelle 29
zusammengefasst und im Laufe des Kapitels wird auf
die Reaktionen U(ber die Bezeichnung R# darauf
verwiesen.

Tabelle 29: Zusammenfassung moglicher Reaktionen der
Ethanolreformierung iiber Co/CeQO, Katalysatoren

Reaktion Bez. Gleichung

Reformierung mit R1 C,Hs0OH + 3H,0 — 2CO, + 6H;
Wassertiberschuf®

Reformierung mit R2 C;Hs0OH + H,O — 2CO + 4H,
Wasserdefizit

EtOH-Zersetzung R3 C,Hs0H — CH4 + CO + H,
Dehydierung R4 C;Hs0H — C,H,0 +H,
Acetaldehyd R5 C,H4O — CH, +CO
Zersetzung

Acetaldehyd R6 C,H40 + H,O — 3H, + 2CO

Reformierung
Dehydratisierung R7
Koksbildung R8

C2H5OH — C2H4 + Hzo
C,Hs — polymerische
Ablagerungen (Koks)

Aldolkondensation R9 C,H40 — C3HgO + CO, +H,

Aceton- R10 2 CszOH — C3Heo +CO + 3H2

rekombination

Methanisierung R11 CO + 3Hy; & CH4 + H,O
R12  CO; +4H; & CH; +2 H,0

Methan- R13 CHs;— 2H, +C

Zersetzung

Boudouard R14 2CO — CO, +C

Reaktion

Wassegas-Shift R15 CO + H,0 < CO2 +H,

Reaktion

Methandampf- R16  CH; + H,O — CO + 3H,

Refomierung

7.4.1 Ethanolreformierungsaktivitat

In Abbildung 154 st

unterschiedlichen Co/CeO>

der Ethanolumsatz der
Katalysatoren Uber die
Reaktionstemperatur dargestellt. Alle drei Katalysatoren
zeigen vollstdndigen Umsatz bei Temperaturen uber
500°C. Die

Katalysatorherstellungsmethoden haben einen starken

unterschiedlichen

Einfluss auf den Ethanolumsatz, wobei der

Kofallungskatalysator (CPR) die beste Aktivitat aufweist
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- mit vollstdndigem Umsatz bereits bei
von 400°C
Aktivitat im
Impragnationkatalysator (wr)
Combustion-Katalysator (SCS). Der SCS-Katalysator

hat einen wesentlich schwierigeren Umsatzverlauf. Er

niedrigen

Temperaturen und damit beinahe

zweifacher Vergleich zum

oder Solution-

zeigt einen hohen Umsatz bei niedrigen Temperaturen,
welcher hauptsachlich aus der Dehydrierung von
Ethanol stammt, siehe Selektivitatsdaten weiter unten.
Steigert man die Reaktionstemperatur so fallt der
Umsatz des SCS-Katalysators hinter den Umsatz der
beiden anderen und

Katalysatoren vollstandiger

Umsatz wird nur bei hohen Reaktionstemperaturen

erreicht.
100
80 +
£
¥ 60
(2]
E
2
oS 40+ ——SCsS
é ——CPR
w o —o—WI
0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
200 300 400 500 600 700 800

Temperatur [°C]

Abbildung 154: Ethanolumsatz iiber die Reakionstemperatur.
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlIEtOH/gk,ch
und atmosphirischer Druck

Die

welche bei Reaktionstemperaturen von 250 — 650°C

Produktverteilungen der Ethanolreformierung,
Uber verschiedene Katalysatoren erhalten wurden, sind
in Abbildung 155 dargestellt. Die Hauptprodukte sind
Ha, Acetaldehyd, CO,, CO, CH4 und geringe Anteile von

Ethylen und Aceton.

Alle drei Katalysatoren =zeigen bei geringen

Temperaturen die Dehydrierung von Ethanol zu
Acetaldhyd (R4) als
Steigerung der Temperatur aktiviert die Folgereaktionen
Acetaldehyds, die

Reformierung und die

Hauptreaktionsweg. Eine

des wobei  hauptsachlich
Acetaldehyd (R6)

Wassergas-Shift-Reaktion (R15) ablaufen. Dies kann

von

aus den geringen CHs-Gehalten geschlossen werden,
da diese wesentlich hoher sein mulssten, wenn die
Acetaldehydzersetzung (R5) stattfinden wirde. Die
CHs-Reformierungreaktion (R16) koénnte zwar eine
Methanentstehung durch die Acetaldehydzersetzung

verdecken. Dies kann aber praktisch ausgeschlossen



werden, da die Methanreformierung erst bei héheren

Temperaturen iber 600°C aktiv ist.
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Abbildung 155 a-c: Produktzusammensetzung der
Ethanolreformierung iiber nach verschiedenen Methoden
hergestellte Co/CeO, Katalysatoren, Reaktionsbedingungen: S/E
=6, WHSV =3000 mlgon/gkach und atmosphérischer Druck

Alle die
Dehydrierungsroute, da beinahe kein C,;Hs detektiert

drei Katalysatoren funktionieren Uber
werden konnte. Mit zunehmender Reaktionstemperatur
steigt der Umsatz von Acetaldehyd, welches bei
Temperaturen von 400-450°C uber den IWI- und CPR-
umgesetzt Die
SCS-Katalysator st

schwieriger und vollstandiger Umsatz wird erst bei

Katalysator  vollstandig wird.

Acetaldehydumsetzung am
Temperaturen von 600°C erreicht. Der IWI und der
SCS-Katalysator zeigt zusatzlich die Bildung von
Aceton, wahrscheinlich durch die Aldolkondensation
von Acetaldehyd (R9), welches als ein Zwischenprodukt

auf den katalytisch aktiven Zentren adsorbiert ist.
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Bei héheren Temperaturen sind nur mehr Hz, CO,, CO
und CH4 im Produktgas, wobei die Wassergas-Shift-

Reaktion (R15) mit steigender Temperatur das
CO,/CO-Verhaltnis reduziert.
Die Wasserstoffausbeute und die Stabilitat der

Katalysatoren sind wesentliche Kriterien fiir deren

Eignung zur Ethanolreformierung.

Die Wasserstoffausbeute Uber die Reaktionstemperatur
Abbildung 156 Die
Wasserstoffausbeute steigt fur alle Katalysatoren mit

ist in dargestellt.
der Temperatur, wobei der CPR-Katalysator tber den
hohe
Wasserstoffausbeute zeigt und somit am selektivsten

gesamten  Temperaturbereich eine  sehr

fur Wasserstoff ist.
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Abbildung 156: H,-Ausbeute iiber die Reaktionstemperatur,
Reaktionsbedingungen: Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV
=3000 mlgon/gkach und atmosphérischer Druck

Ein Vergleich der Ethanoldampfreformierungsaktivitat

der verschiedenen Co/CeO, Katalysatoren ist in
Abbildung 157 dargestellt. Das Diagramm zeigt das
H2/CoHsOH-Verhaltnis
Produktgas und des Ethanolstroms im Edukt auf der y-
Achse und das CO2/CyHsOH-Verhéltnis des CO»-
Stroms im Produktgas und des Ethanolstrom in den

Edukten.

des Wasserstoffstroms im

Die diagonale Line, mit REF bezeichnet, zeigt den
Verlauf der Ethanolreformierung entsprechend dem
Umsatz  der

stoichiometrischen Ethanoldampf-

reformierung (Reaktion R11). Die Kurve mit der
Bezeichnung EQUIL zeigt den Verlauf fir das
thermodynamische Gleichgewicht (Reaktion R3, R11,
R15). Die Linie WGS stellt

thermodynamischen

den Verlauf des

Gleichgewichts unter
Berlicksichtigung der Wassergasshiftreaktion (R15) und

der Ethanoldampfreformierung (R11) dar. Die Pfeile



zeigen die Richtung steigender Temperaturen an,
wobei die Temperaturpunkte im Bereich von 250-650
°C im Abstand von 50°C liegen. Vergleicht man die drei
Katalysatoren auf diese Art, so sieht man, dass alle
Katalysatoren in  Richtung thermodynamisches
Gleichgewicht streben und dass fiir Temperaturen tber
500°C die umgekehrte Wassergasshiftreaktion aktiviert
Die

Verlaufe der unterschiedlichen Co/CeQ, Katalysatoren

wird und mit einem CO-Anstieg einhergeht.

zeigen alle ein ahnliches Aussehen und gute

Dampfreformierungsaktivitdt, da sie in der Nahe der
optimalen Dampfreformierung liegen, welche mit REF
der  Solution-Combustion-

bezeichnet ist, wobei

Katalysator (SCS) uUber der Diagonale liegt. Dies

bedeutet, dass zwar ein hohes H,/C,HsOH-Verhaltnis

infolge der Dehydrierungsreaktion vorliegt, aber die

Folgereaktion von Acetaldehyd gehemmt ist und
dadurch zuwenig COz im Produktstrom vorliegt.
Vergleich man die Kurvenverlaufe der drei

Katalysatoren mit Blick auf die Temperaturpunkte, so
Der
Kofallungskatalysator (CPR) ist wesentlich starker aktiv

offenbart sich ein wesentlich anderes Bild.

und selektiv fiur die Ethanolreformierung als der
Impragnationskatalysator (W)
Combustion-Katalysator (SCS). Der CPR-Katalysator
hat bei niedrigen Temperaturen von 400°C fast die 2-3
fache Aktivitat und SCS
Katalysator.

und Solution-

im Vergleich zum IWI

C,H50H +3H,0-> 2C0O,+ 6H-
WGS — ” )

6
T
54 *
Q —— W
1§ —REF
T 4]0
o A 500°C g ——CPR
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I3z l —A—SCS
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Abbildung 157: Vergleich der Aktivtit und Selektivitiit der Ethanoldampfreformierung nach verschiedenen Methoden hergestellten
Co/CeO, Katalysatoren (IWI ... Impriignationsmethode; CPR ... Kofillungsmethode; SCS ... Solution Combustion Methode).
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlIEtOH/gk.sh und atmosphirischer Druck

7.4.2 Einfluss der Verweilzeit auf die Selektivitat

Die Verweilzeit ist die inverse Raumgeschwindigkeit,

welche im  Weiteren als  gewichisbezogene
Raumgeschwindigkeit WHSV (Volumenstrom Reaktant
/ Masse Katalysator) definiert ist, siehe Kapitel 5.4. Eine
Erhdhung der WHSV geht somit mit einer héheren
Eduktbelastung der katalytisch aktiven Zentren des
Katalysators einher. Die Abbildung 158 stellt diese
Abhangigkeit Selektivitat und  Aktivitat

der der
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Ethanolreformierung in Bezug auf die Verweilzeit fir
den Koféllungskatalysator (CPR) dar. Die Daten fiir den
IWI und SCS Katalysator zeigen ahnliche Verlaufe und
sind deshalb nicht dargestellt.
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Abbildung 158: Einfluss der Verweilzeit auf die Aktivitit und
Selektivitit des Co/CeO,-CPR Katalysators, S/E = 6, T = 500°C

Eine Reduzierung der Verweilzeit, dies entspricht einer
Erhéhung der WHSV, zeigt einen leichten Abfall des
Ethanolumsatzes an, welcher aber bei auch nur einem
Viertel der Verweilzeit noch immer rund 95% betragt.
Bei einer Verringerung der Verweilzeit kommt es zu
einem starken Anstieg der Acetaldehydselektivitat, da
die Folgereaktionen des Acetaldehyds gehemmt
werden. Gleichzeitig kommt es zu einem Anstieg des
CO/CO;

Reaktion bei den kurzen Verweilzeiten kinetisch limitiert

Verhaltnisses, da die Wassergas-Shift-
ist. Die Selektivitdt von CHs und CiHs steigt nur
unwesentlich an. Dies deutet darauf hin, dass die
Folgereaktion des Acetaldehyds wesentlich Uber die
Dampfreformierung von Acetaldehyd ablauft und nicht
Uber die Acetaldehydzersetzung zu CH4 und CO. Der
geringe Gehalt an C;H4 deutet darauf hin, dass dieses
nicht aus der Dehydratisierung von Ethanol stammt,
dann héatte es bei der Verweilzeitverklrzung starker
ansteigen missen, sondern aus einer Nebenreaktion

von CHy-Fragmenten auf der katalytischen Oberflache

stammt.

7.4.3  Wassergas-Shift-Reaktion und Ethylen-
Dampfreformierung

Aus den vorherigen Ergebnissen ist eine hohe

Wassergas-Shift-Aktivitat  (WGS) der  Co/CeO;

Katalysatoren ersichtlich. Um die WGS-Aktivitat zu
quantifizieren und gleichzeitig die Neigung fir die CO-
Methanisierungsreaktion (METH) zu uUberprifen wurde
der Katalysator mit einer
(10vol% CO, 20vol% H» and 70vol% H20) in Stickstoff

verdinnt getestet. Der CO-Umsatz ist in Abbildung 159

Synthesegasmischung

dargestellt.
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Abbildung 159: CO-Umsatz der Wassergas-Shift-Reaktion iiber
verschiedene Co/CeQ,. Katalysatoren Reaktionsbedingungen:
200mg Katalysator, 10vol% CO, 20vol% H; and 70vol% H,O,
N,-Verdiinnung (Gasmischung / N,) = 2, N,-Fluss = 7SNml/min

Alle drei Co/CeO; Katalysatoren zeigen eine hohe
WGS-Aktivitat und gleichzeitig konnte auf keinem
Katalysator eine Aktivitat zur Methanisierung festgestellt

werden.

Die Ergebnisse der Ethanolreformierung auf reinem
CeOy, 6.1,
Dehydrierung von Ethanol zu Acetaldehyd auch die

sieche Kapitel zeigten neben der

Dehydratisierung von Ethanol zu Ethylen. Ethylen ist

ein starker Koksvorlaufer durch die
Polymerisationsreaktion (R8), in welcher CH,-
Fragmente aus der CyHs-Aktivierung nicht mehr
weiterreagieren kénnen und als Koks

auspolymerisieren.

Auch wenn aus den Selektivitdtsergebnissen und aus
den Untersuchungen zum Einfluss der Verweilzeit keine
Indizien  fir eine  starke  Produktion eines
Ethylenzwischenprodukts vorliegen, ware es mdglich
das CzH4 einen Einfluss auf die Kohlenstoffablagerung
hat, CoHgy als

Dehydratisierung von Ethanol (R7) gebildet wiirde und

wenn Zwischenprodukt  der

sofort unter Kohlenstoffbildung weiterreagieren wirde.

Die Co/CeOs
Katalysatoren wurde mit einer Gasmischung (20 vol%
C2Ha4, 80 vol% H20) verdiinnt mit Stickstoff untersucht.
Der Ethylenumsatz ist in Abbildung 160 dargestellt. Der

Ethylenreformierungsaktivitdt ~ der

SCS-Katalysator zeigt im Vergleich zu den anderen

Katalysatoren eine wesentlich héhere

Ethylenreformierungsaktivitat mit vollstandigem
Umsatz, wenn die Reaktion auf anderen Katalysatoren

erst beginnt.
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Abbildung 160: Ethylenumsatz auf Co/CeO, Katalysatoren.
Reaktionsbedingungen: 200mg Katalysator, Gasmischung (20
vol% C;H,, 80 vol% H;0), N,-Verdiinnung (Gasmischung / N,) =
1, N,-Stromung = 60 Nml/min

7.4.4  Stabilitat der Katalysatoren

Die  Stabilitat der

Langzeitversuchen untersucht, da die Stabilitat der

Katalysatoren  wurde in

Reformierungsaktivitdt der Katalysatoren wesentlich
durch die Kohlenstoffablagerung beeinflusst werden

kann.

Die Ergebnisse dieser Versuche sind in der Tabelle 30

zusammengefasst.

Bei hohen Reformierungstemperaturen von 600°C kann
die Aktivitat auf allen Katalysatoren Uber die
Versuchszeit aufrechterhalten werden. Bei niedrigeren
Temperaturen kommt es, vor allem am SCS-

Katalysator zu einem starken Aktivitatsverlust.

In Abbildung 161 ist der zeitliche Verlauf des
Ethanolumsatzes bei 400°C dargestellt.

Der mittels Solution-Combustion-Methode hergestellte
Katalysator (SCS) weist die stérkste Deaktivierung auf.
Nach einem anfanglichen starken Aktivitatsverlust in
der ersten Stunde kommt es zu einem kontinuierlichen,
beinahe linearen Aktivitatsabfall (ber die weitere

Reaktionszeit.

Abschaltung
/ Druckverlust Wi
75 —A—SCS
—e-CPR

Ethanol-Umsatz [%]
(4]
o

25

0.00 200.00 400.00 600.00 800.00
Reaktionsdauer [min]

Abbildung 161: Katalytische Stabilitit (EtOH-Umsatz) iiber 13h
Versuchsdauer. Reaktionsbedingungen: S/E=6, 200 mg
Katalysator, WHSYV = 3000 mlgon/gkach

Auch der nach der Impragnationsmethode hergestellte
Katalysator (IWI) zeigt einen starken anfénglichen
Aktivitatsverlust. Allerdings stabilisiert sich der Umsatz
danach und bleibt ber die weitere Reaktionsdauer

konstant.

Der Kofallungskatalysator (CPR) zeigt ein auffallig
anderes Verhalten. Es ist hier Uber die Laufzeit kein
Aktivitatsverlust erkennbar. Allerdings musste der
Versuch durch einen hohen Druckverlust Uber das
Katalysatorbett (Ap > 2.5 bar) abgebrochen werden. In
Abbildung 162 ist das Katalysatorbett vor und nach dem
Versuch abgebildet. Die Versuche wurden mit einem
SiC-Bett vor dem eigentlichen Katalysatorbett
durchgefiihrt. Dies dient zur Aufwarmung des
Reaktionsgemisches auf Reaktionstemperatur vor
Eintritt ins eigentliche Katalysatorbett. Der
Druckverlustanstieg liegt an der Kohlenstoffbildung im
Katalysatorbett, welche zuerst das Bett ausdehnt und
bei Hinderung durch den Quarzwollepfropfen den freien
Gasraum in der Schittung ausfillt und damit den

Druckverlust ansteigen lasst.

Tabelle 30: Stabilitiit des Ethanolumsatzes in der Dampfreformierung bei S/E=6 fiir die nach unterschiedlichen Methoden hergestellten

Co/Ce0O,-Katalysatoren

IWI
Unsatz [%]

CPR SCs

Umsatz [%] Umsatz [%]

Temperatur Start Ende (13h) Start Ende (13h) Start Ende (13h)
400°C 53 34 67 65' 46 16
500°C 100 97 100 100 100 63
600°C 100 100 100 100 100 100

"Reaktion nach 200 Minuten infolge hohen Druckverlust abgebrochen
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Vor Reaktion

Nach Reaktion

Abbildung 162: Ausdehnung des Co/CeO,-CPR-Katalysators
infolge Kohlenstoffbildung

7.45 Kohlenstoffbildung und —Analyse

Die Menge der Kohlenstoffablagerungen bei
unterschiedlichen Reaktionstemperaturen wurde mittels
einer temperaturprogrammierten Oxidation in einer TGA
ermittelt. Die Ergebnisse nach einer Versuchsdauer von
13h sind in Abbildung 163 dargestellt. Die starkste
Kohlenstoffbildung wurde am Solution-Combustion-
(SCS) Der

Koféallungskatalysator hingegen zeigt die geringste

Katalysator gemessen.
Kohlenstoffbildung, welche beinahe um einen Faktor 10
kleiner als die des SCS-Katalysators ist. Die Menge der
Kohlenstoffablagerungen héangt sehr stark von der
Reaktionstemperatur ab und das Maximum der
Kohlenstoffbildung tritt fur alle Katalysatoren im Bereich
450-550°C

Reaktionstemperatur iber 600°C reduziert die Gefahr

von auf. Eine  Steigerung  der

der Kohlenstoffbildung wesentlich.

Obwohl die Kohlenstoffbildung thermodynamisch unter
den verwendeten Betriebsbedingungen (S/E = 6) nicht

moglich sein sollte, siehe Kapitel 4.3, kommt es in

Realitdt zu starker Kohlenstoffablagerung. Die
thermodynamische Analyse kann die
Kohlenstoffbildung im Reaktor  nicht  korrekt

vorhersagen, da die Kohlenstoffbildung mit einer
kinetischen Restriktion am katalytisch aktiven Zentrum
in Bezug steht. Wenn Reaktionszwischenprodukte nicht
schnell genug weiterreagieren und von der Oberflache
desorbieren, kann lokal der Reaktionsweg der festen
Kohlenstoffbildung

werden.

thermodynamisch favorisiert
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Abbildung 163: Kohlenstoffablagerung auf verschiedenen
Co/CeO; Katalysatoren. Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV
=3000 mlgon/gkach und atmosphérischer Druck

Die  Morphologie der frischen und in der
Ethanolreformierung beniitzten Katalysatoren wurde
mittels Rasterelektronenmikroskopie REM untersucht.
Die Ergebnisse sind in Abbildung 164 dargestellt. Die
Kohlenstoffanlagerungen bestehen hauptsachlich aus
Kohlenstofffilamenten. Fir den Impragnationkatalysator
(IWI) und den Solution-Combustion-Katalysator (SCS)
sind fur die Versuche bei 400°C keine sichtbaren
den

Kofallungskatalysator (CPR) konnten bei 400°C bereits

Kohlenstoffablagerungen vorhanden. Far
Kohlenstoffflamente erkannt werden. Die Proben aus
der Reaktion bei 500°C und 600°C zeigen fur alle
Auf dem IWI-

Katalysator sind bei hdoheren Reaktionstemperaturen

Katalysatoren Kohlenstofffilamente.

zwei Filamentarten erkennbar — dicke lange und sehr

kleine Fasern.
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Abbildung 164: REM-Aufnahmen der verschiedenen Co/CeQO,-Katalysatoren: (A) frisch, (B) nach Reaktion bei 500°C, (C) nach Reaktion bei 600°C
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Die Eigenschaften der Kohlenstoffablagerungen wurden
zusatzlich mittels Raman-Spektroskopie untersucht. Die
Raman-Spektroskopie wird intensiv zu Untersuchung
der  Kohlenstoffstruktur ~ und  Kristallgrole  der
Kohlenstoffablagerungen auf Reformierungs-

katalysatoren verwendet. [207,208].

Das Ramanspektrum von Graphit in Einzelkristallform
zeigt nur ein Signal bei 1580 cm™ und wird als G-Bande
bezeichnet. Das Spektrum eines polykristallinen und
nicht perfekten Graphit und anderer Typen von
Kohlenstoffablagerungen zeigt ein zuséatzliches Signal
bei rund 1350 cm'1, welches als D-Bande bezeichnet
wird. Das Verhaltnis aus Flachen der Signalintensitaten
In/lc korreliert qualitativ. mit der Kristallinitdt der

Kohlenstoffablagerung. Die Breite der beiden

Signalspitzen zunehmenden

Graphitisierungsgrad [209,210].

verringert sich  mit

Abbildung 165 zeigt das Raman-Spektrum fiir die
Kohlenstoffablagerungen auf dem Kofallungskatalysator
(CPR)

unterschiedlichen Reaktionstemperaturen.

wahrend der Ethanolreformierung  bei

Co/Ce0,-CPR
600°C

500°C

M 400°C
. b e s

1000 1200 1400 1600 1800 2000
Raman Shift [cm™]

Raman-Signal (b.E.)

Abbildung 165: Raman-Spektrum der Kohlenstoffablagerungen
am Co/CeO,-CPR Katalysators; A ... T =400°C, B ... T =500°C,
C...T=600°C

Das Raman-Spektrum zeigt klar zwei Spitzen, welche
der D- und G-Bande von Kohlenstoff zugeordnet
G-Bande st Dbei

Temperaturen nicht sehr stark ausgepragt und daher

werden kénnen. Die allen
kann pyrolytischer Kohlenstoff ausgeschlossen werden.
Die Spektren der Proben aus unterschiedlichen
Reaktionstemperaturen sind sich sehr ahnlich, wobei
bei 500°C, dem Versuchspunkt mit der starksten
Kohlenstoffablagerung auf dem CPR-Katalysator, die

Kohlenstoffablagerungen starker polymerisiert sind.

Dieser Umstand ist im Ansteigen der D-Bande
gegeben.
Die Ramansignale wurden mit einem

Lorenzkurvenverlauf dekonvultiert und eine detaillierte

Analyse fir alle Katalysatoren ist in Tabelle 31
gegeben.
Tabelle 31: Ramanspektroskopiedaten der Co/CeQO, Katalysator aus der Ethanolreformierung

Katalysator Temperatur le/lp Frequenz G HWHM G * Frequenz D HWHM D *

IWI 400°C 0.683 1588 91 1329 121

IWI 500°C 0.793 1587 83 1327 64

IWI 600°C 0.861 1594 89 1333 96

SCS 400°C 0.669 1588 89 1332 124

SCS 500°C 0.472 1589 56 1326 91

SCS 600°C 0.555 1585 72 1326 72

CPR 400°C 0.548 1584 76 1328 116

CPR 500°C 0.609 1586 57 1325 59

CPR 600°C 0.454 1589 70 1328 124

#HWHM ... half width at half maximum
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Abbildung 166: I/Ip-Verhiltnis der Ramananalyse von
verschiedenen Co/CeO, Katalysatoren

Die Ergebnisse der Ramananalyse zeigen, dass neben
der Kohlenstoffmenge, auch die Eigenschaften der
der
Der

Impragnationskatalysator (IWI) zeigt ein Ansteigen der

Kohlenstoffablagerungen mit

Ablagerungstemperatur ~ veranderlich  sind.

Kristallinitdt mit der Temperatur, siehe Ansteigen des

le/lo-Verhaltnisse in  Abbildung 166. Der SCS
Katalysatoren zeigte ein etwas indifferentes Verhalten
mit einem Minimum an Kristallinitdt. Der CPR-

Katalysator zeigte ein Abfallen der Kristallinitat. Beide
Katalysatoren zeigten jedoch eine Verringerung der
Kohlenstoffkristallinitdt bei 600°C und stehen somit im

Gegensatz zum IWI-Katalysator.

Ein ahnliches Verhalten war aus der Auswertung der

Messungen zum Kohlenstoffabbrand mittels

Thermogravimetrischen Analyse ersichtlich, welche

eine hohere Abbrandtemperatur fir den IWI-Katalysator

ergab.
7.4.6 Kohlenstoffentfernung
Die Reaktionen zur Kohlenstoffentfernung, die

Gasifizierung von Kohlenstoff und die umgekehrte

Boudouard Reaktion, kénnen unter den
Betriebsbedingungen der Ethanolreformierung, welche
fur diese Untersuchungen verwendet wurden, ablaufen
und kdénnen damit die Ergebnisse der Charakterisierung

der Kohlenstoffablagerungen erklaren.

Das Auftreten der Reaktionen verstarkt den Widerstand

gegen eine Kohlenstoffbildung. Wenn die
Kohlenstoffentfernungsrate gréRer als die
Kohlenstoffbildungsrate ist, dann wird die

Kohlenstoffablagerung auf der Katalysatoroberflache

133

minimal und dies ist bei Temperaturen tber 650°C der
Fall.

Zieht man die Bildung von amorphem Kohlenstoff in
Betracht, so sind die beiden folgenden Reaktionen

thermodynamisch aktiv:
C(A) + HZO — CO + Hg

G1. 110
AGegooec = -11,4 kd/mol
C(A) + CO; — 2C0O

Gl 111
AGegooec = -4,4 kd/mol
Graphitischer  Kohlenstoff bendtigt eine hdhere
Temperatur um entfernt zu werden. Die obigen

Reaktionen sind bei niedrigeren Temperaturen (500°C)
thermodynamisch nicht mdglich, wenn graphitischer

Kohlenstoff involviert ist.

Die Madglichkeit den Kohlenstoff Uber die obigen

Reaktionen direkt abzureinigen wurde in einem

komplementéren Versuch untersucht.

Dazu wurde der Co/CeO2-CPR Katalysator bei 600°C
und einer hohen Raumgeschwindigkeit WHSV=12000
mleton/gkath flr 6h im Reformierungsbetrieb verwendet.
Danach wurde der Katalysator unter Inertgas auf
Raumtemperatur abgekihlt. AnschlieBend wurde eine
Mischung aus 5%CO, und Argon in den Reaktor
auf 650°C
angehoben. Die Produktion von CO begann bei rund
500°C und fiel nach rund 30 Minuten auf Null ab. Der
Verlauf der CO-Konzentration Uber die Zeit ist in
Abbildung 167 ersichtlich.

geleitet und die Temperatur linear
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Abbildung 167: Temperaturprogrammierte CO, Reaktion zur
Kohlenstoffgasifizierung (5%CO; in Ar): Co/CeO,-CPR nach 6h
bei T = 600°C und WHSW=12000 mlgon/gkach

Durch die Kohlenstoffentfernungsbehandlung konnte

auch die katalytische Aktivitat des Katalysators zurlick



gewonnen werden. Der Ethanolumsatz und die
Wasserstoffausbeute vor und nach der
Kohlenstoffabreinigung sind in  Abbildung 168

dargestellt. Nach der Kohlenstoffabreinigung wurde

keine erneute Reduktion des Katalysators durchgefihrt.

Die Ergebnisse sind sehr viel versprechend, da
Kohlenstoffbildung auf den Katalysatoren wird immer
ein Thema sein und es in einem realen Reformerbetrieb
nicht  immer  mdglich sein  wird, optimale
Betriebsbedingungen zu gewahrleisten und ab und an

eine Kohlenstoffabreinigung erforderlich sein wird.

Die CO,-Oxidation von Kohlenstoff ist infolge der
milden Oxidationsbedingungen nicht nur fir den
Katalysator vorteilhafter, sie lasst auch die Mdglichkeit
zu, Verbrennungsabgase zur Katalysatorreinigung zu
verwenden. Dies konnte wahrend dem Start-Up eines
Reformers geschehen, wobei man Ethanol verbrennt
und die heiBen Verbrennungsgase zur schnellen
Erwarmung durch den Reformer leitet und gleichzeitig
Betrieb

Kohlenstoffablagerungen am Reformierungskatalysator

im vorherigen entstandene

Uber die Reaktion mit CO, abgereinigt werden.

120.00

B EtOH-Umsatz

@ H2-Ausbeute
100.00

80.00

60.00 -

40.00 ~

20.00 +

EtOH-Umsatz, H2-Ausbeute [%]

0.00

T=600°C vor
Koksentfernung

T=600°C nach
Koksentfernung

Abbildung 168: Ethanolumsatz und Wasserstoffausbeute vor
und nach der Kohlenstoffentfernung am Co/CeO,-CPR
Katalysator. Reaktionsbedingungen: T = 600°C und
WHSW=12000 mlgon/gxach

7.4.7  Reaktionsmechanismus der Ethanol-
Reformierung tber Co/CeO,-Katalysatoren
Die experimentellen Ergebnisse erlauben einen

Rickschluss auf die Ethanolreformierung Uber die

getesteten Co/CeO, Katalysatoren:

Der Ethanolumsatz und die Wasserstoffproduktion

steigen mit der Reaktionstemperatur fir alle

Katalysatoren. Unter Bedingungen mit hohem Umsatz
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werden hohe Selektivitditen von H; und CO; erreicht,
welche nahe an den stoichiometrischen Werten der
(R1)

Ethanolreformierungsreaktion siehe

Abbildung 157.

liegen,

Die Ergebnisse der katalytischen Untersuchungen

zeigen, dass die Dehydrierung von Ethanol zu
Acetaldehyd

Reaktionsmechanismus darstellt.

den ersten Reaktionsschritt  im

Ethanol adsorbiert auf dem Katalysator und unter einer

Abspaltung von Wasserstoff entsteht Acetaldehyd:

C,H;OH — C2H40(a) +2H(a) Gl 112

C2H40(a) — C2H4O Gl. 113

Die Reaktionen sind im Einklang mit den Ergebnissen
aus den Versuchen mit unterschiedlicher Verweilzeit
und Angaben in der Literatur [211]. Weiters kann das

adsorbierte Acetaldehyd zu Aceton rekombinieren. Dies

war in geringem Ausmalf} auf dem
Impragnationskatalysator (wr) und Solution-
Combustion-Katalysator (SCS) der Fall, siehe
Abbildung 155:

2C2H4O(a)—>CH3COCH3(a)+CO+HZ GL 114

Das Acetaldehyd kann Uber verschiedene Wege
weiterreagieren: Einerseits Uber die Zersetzung zu
Methan und Kohlenstoff und andererseits kann das
adsorbierte Acetaldehyd durch Oberflachensauerstoff
des CeO; zu einem Acetat CH3COOQ, oxidiert werden,
welches in weiterer Folge zu einem Methylradikal CHs(s)

und CO; zerfallt [212,213].

C,H,04 — CH; + CO GL 115
CH,0y)+0— CH;COO,) + Hy, Gl 116
CH;COO,) — CH; + CO; Gl 117
CH,0)+0)—CH3)+COsy+ Hyy Gl 118

Das CHsi) — Methylradikal kann in weiterer Folge mit
einer Hydroxid-Oberflachenspezies OH,) oder Wasser
zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff weiterreagieren.
Eine Nebenreaktion, welche flir das intermittare
Auftreten von Methan verantwortlich sein konnte, ist die

Hydrierung des Methylradikals.



CH; @ + OHy— CO + 2H, GL 119
2CH3 (a) + ZHZO—’ 2C0O + 5H2 Gl. 120
CH3 (a) + H(a)_) CH4 Gl 121

Die gemessene Methanproduktion wird hauptsachlich
Uber die Hydrierung des Methylradikals vermutet. Eine
Methanbildung Uber die Acetaldehydzersetzung (Gl.
115) kann ausgeschlossen werden, da Tests mit
erhdhter Raumgeschwindigkeit keine Selektivitat zu
Methan die

Methanreformierung (R16) hohe Temperaturen (600-

zeigten. Zusatzlich bendtigt

900°C), um einen hohen Methanumsatz zu erreichen,

aufgrund der hohen  Aktivierungsenergie  der

Methanaktivierung [214]. Die ursachliche Quelle der
CHs-Bildung kann daher
Methylradikalen gemass Reaktion (Gl.

in der Hydrierung von
121) gesehen

werden.

Die Untersuchungen zeigten, dass der Katalysator
bereits ab Temperatur von 400°C fir die Wassergas-
Shift-Reaktion hoch aktiv ist und zu geringen CO-
Konzentrationen im Reformat flhrt:
CO + H,0 < CO, +H; Gl 122

Die Kohlenstoffbildung kann im Wesentlichen auf die

Dehydrierung von Methylgruppen, ahnlich dem
Kohlenstoffbildungsmechanismus in der
Methanreformierung, zurtickgeflihrt werden [215].
CH;() — CHy) — CHyyy — Cyy) Gl 123
Cyy — Kohlenstoff, Koks Gl 124

Im Idealfall kann der Support ausreichend Sauerstoff
O(a) oder Hydroxid OH ) zur Verfiigung stellen und die
Methylradikale kénnen gasifiziert werden und damit die

Kohlenstoffablagerung minimiert werden.

0602
Redoxeigenschaften erlauben den Austausch von

Das Tragermaterial und seine

oberflachengebundenen Sauerstoff mit den
Reaktionszwischenprodukten

2Ce0; <> Ce;03 + Oy Gl 125
2Ce0O; + H,0 < Ce0; + 20H(a) Gl. 126
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Der verbrauchte Sauerstoff kann aus dem Wasser uber
die Wasserspaltung und Oxidation des reduzierten
CeO, wieder zuriickgewonnen werden. Fallah et al.
[216] zeigten den folgenden Mechanismus fir die CeO;
[217]

verwendeteten den umgekehrten Mechnismus fiir die

Reduktion mit Wasserstoff und Sadi et al

CeO; Oxidation durch Wasser:
HgO(a) + C€203 >

OH(a) + H(a) + C€203 <>
ZH(a) +2 CeOg

Gl 127

Ein Modell fiir den Redox-Zyklus wird von Fallah et al.
[216] gegeben, siehe Abbildung 169: Das Modell
besteht aus 4 Schritten: (i) die Dissoziation von
chemisorbierten H, zu Hydroxylgruppen an der CeO;
Oberflache, (ii) Bildung einer anionischen Vakanz und
Reduktion der benachbarten Ce*" lonen, (iii) Desorption
von H2O durch Rekombination von Wasserstoff und
Hydroxylgruppen und Diffusion der oberflachlichen

anionischen Vakanzen in das Innere des Materials.
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Abbildung 169: Mechanismus des Redox-Zyklus von CeO, [218]

0Ce0

Diese des CeO; eine

entscheidende Rolle in der Kohlenstoffbildung bei der

Redoxeigenschaft spielt
Ethanolreformierung lber Co/CeQO, Katalysatoren und
Kohlenstoffbildung

unterschiedlichen Co/CeQO, Katalysatoren ersichtlich.

ist im Vergleich der der



Die Menge an produzierten Kohlenstoff andert sich mit
der spezifischen Oberflache des CeO»-Tragermaterials,
wobei die spezifische Oberflaiche entsprechend der
Reihung SCS > IWI > CPR ansteigt, siehe Tabelle 32.

Tabelle 32: Vergleich der Kohlenstoffbildungsrate mit den
Katalysatoreigenschaften

Kat SAIMUg]  dooldoocrr 0 (9G]
CPR 22,2 1 0,028
Wi 185 278 0,114
scs 14,6 15 0,147

Weiters reduziert sich die Kohlenstoffbildung stark mit
dem Ansteigen der Temperatur. Dies ist auch im
Einklang mit dem Verhalten der Redoxeigenschaften
von CeO,. Die Redoxeigenschaften sind bereits bei
niedrigen Temperaturen aktiv, allerdings nimmt nur das
oberflachennahe CeO, an der Reduktion und Oxidation
teil.  Mit

oberflachenfernes CeQO, im

steigender Temperatur beginnt auch
Innern der Koérner am
Sauerstofftransfer teilzunehmen. Dieses Verhalten kann
durch Reduktion
sichtbar zeigt
CeO2-Reduktion

Niedertemperaturreduktion

eine  temperaturprogrammierte

gemacht werden und zwei

charakteristische  Bereiche  der
[218,219]:
oberflaichennahem CeO; im Bereich 300 — 600°C und
eine Hochtemperaturreduktion von Bulk-CeO, im

Bereich 700 — 1000°C, siehe Abbildung 170.

eine von

Die Morphologie des CeO; hangt auch unmittelbar mit
dem Reduktionsverhalten zusammen. Es wurde eine
lineare  Korrelation zwischen der
Oberflache

Niedertemperaturbereich gefunden [220].

spezifischen

und dem Reduktionsgrad im

2

H, Consumption
[ =

400 600 800 1000 1200 1400

Temperature (K)

Abbildung 170: H,-Reduktion von CeO; mit unterschiedlicher
spezifischer Oberfliiche a) 1,5 m,/g b) 30 m%/g c) 150 m%/g [218]
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Dies steht ebenfalls im Einklang mit den Ergebnissen

der Katalysatorcharakterisierung, worin der
(CPR), die

Kohlenstoffbildung zeigte, auch die kleinsten CeO,

Kofallungskatalysator der geringste

Kristallite aller Herstellungsmethoden aufwies.

Die Co/Ce02
Katalysatoren lassen somit den Schluss zu, dass die

katalytischen Ergebnisse der
Kohlenstoffbildung durch eine starke Ungleichheit der
C-C-Spaltungsaktivitéat des Katalysators, welche bereits
bei niedrigen Temperaturen ausgepragt vorhanden ist
und Methylgruppen am Support entstehen lasst, und
der Sauerstoffmobilitdit der CeOp-Tragermaterials
besteht, welche die Gasifizierung des adsorbierten
Kohlenstoffs C(, ermdglicht und erst mit steigender

Temperatur zunimmt.

Die Modellvorstellung der Funktionsweise des
katalytischen Reaktionsmechanismus der
Ethanolrefomierung wird untenstehend nochmals
zusammengefasst.

Ozkan et al. [221] haben einen Teil des

Reaktionsmechanismus durch in-situ-Messungen der
Oberflachenspezies wahrend der Reaktion aufklaren
kénnen und geben einen Vorschlag fir den Weg von
der Ethanoladsorption Uber die Ethanoldehydrierung
und Ethanolspaltung, sowie der Reaktion des CH,O,-
Fragments aus der Ethanolspaltung. Eine Darstellung
ist in Abbildung 171 gegeben. Das CHs-Fragment wird
in ihrem Reaktionsmechanismus zu CHs hydriert.
Dieser Mechanismus scheint beziiglich der Vorgange
mit dem CHxOy Fragment aus der C-C-Spaltung des
Ethanol mit anderen Daten aus der Literatur, Noronha
et al. [203], in Ubereinstimmung. Er erklart allerdings
nicht die katalytischen Vorgange des CHs-Fragments.
Wiurde der Mechanismus nur Uber eine Hydrierung des
CHs-Fragments zu CH4 laufen und das CH4 wiirde im
Weiteren dampfreformiert werden, so misste man in
einer Verweilzeitreduzierung eine verstarkte CHa-
Produktion bemerken, welche sich in den Versuchen
nicht zeigte, siche Abbildung 158.
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Abbildung 171: Ethanolreformierungsmechanismus nach Ozkan et al. [221]

Bei dem CHs-Fragment handelt es sich eigentlich um
ein aktiviertes Methanmolekiil und die Folgereaktionen
des CHs-Fragments sollten dann ahnlich den
Reaktionen der Methanreformierung ablaufen. Ein
Reaktionsmechanismus  kénnte  die  sukzessive
Dehydrierung des CHs-Fragements zu C und die
Oxidation von C zu CO und CO; sein [222]. Eine
Darstellung der vermuteten Folgereaktion des CHs-

Fragments ist in Abbildung 172 gegeben.

Nach erfolgter Oxidation zu CO kann dieses uber die
Wasser-Gas-Shift-Reaktion zu CO; oxidiert werden. Ein
Vorgang der ahnlich der Reformierung des CHxOy
Fragments zu CO, gedacht werden kann und Uber die
Bildung eines Formats HCOO™ und Karbonat COs*
ablauft [223,224].

CHjs-Fragments unter Bildung von
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CeO, I -

e) C-C-Bindungsspaltung: Hydrierung des f) Bildung eines Karbonats mit Sauerstoff

des CeO, Tragermaterials

Ein Schema der vermuteten Kohlenstoffbildung ist in
der Abbildung 173 dargestellt.

Die Oxidation des atomaren C zu CO erscheint als
kritischer Schritt anzusehen. Ist die Bildung von CO
kinetisch limitiert, z.B. schlechter Sauerstofftransport im
CeO,, so kann es zur Losung des Kohlenstoffs im
Kobaltkristallit kommen und die Ausscheidung in Form
einer Kohlenstofffaser thermodynamisch bevorzugt sein
und es kommt zum Kohlenstofffaserwachstum, siehe
Kapitel 3.8.1. Durch die Bildung von Kohlenstofffasern
wird der Kobaltkatalysator nicht mit Kohlenstoff bedeckt
und es kommt zu keinem Verlust der katalytischen
Aktivitat.
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7.5 Zusammenfassung und
Schlussfolgerung
Es wurde die Dampfreformierung Uber Co/CeO;-

Katalysatoren untersucht, welche durch verschiedene

Katalysatorherstellungsmethoden erzeugt wurden.

Alle Katalysatoren zeigten sich aktiv hinsichtlich der

Ethanolreformierung und arbeiteten entsprechend
Die
Reihenfolge der Aktivitdt kann man entsprechend der
(CPR) >

(IW1) > Solution-Combustion-Synthese

einem ahnlichen Reaktionsmechanismus.

Herstellungsmethoden  in  Koféllung
Impragnation
(SCS) ordnen. Die Selektivitat variiert, vor allem bei
niedrigen bis mittleren Temperaturen, sehr stark mit der
Herstellungsmethode. Die Aktivitdt der der Co/CeO.-
Katalysatoren korreliert mit der Grolke der aktiven
Metalldispersion und der spezifischen Oberflache der

Katalysatoren.

Acetaldehyd war das hauptsachlich auftretende, C-

beinhaltende Reaktionsprodukt bei niedrigen
Temperaturen. Bei hdheren Temperaturen dominierten
CO2 und CO mit kleinen Anteilen von CHs

kohlenstoffhaltige Produktspektrum. Diese Ergebnisse

das

stimmen mit dem Reaktionsmechnismus Uberein, in
welchem Acetaldehyd ein erstes Zwischenprodukt der
Ethanoldampfreformierung darstellt. Das Acetaldehyd
reagiert Uber die Dampfreformierung weiter und zerfallt
nicht, bzw. nur unwesentlich, zu CO und CH4 und daher
werden  nur CHs im

geringe Mengen an

Produktspektrum gefunden.

Der Kofallungkatalysator (CPR) zeigt bereits bei
niedrigen Temperaturen von 400°C ein sehr gutes
Dampfreformierungsverhalten. Der Ethanolumsatz war
bei 400-500°C vollstdndig und zeigte eine hohe
Wasserstoffausbeute. Bei hohen Temperaturen utber
550°C befand sich die Produktverteilung sehr nahe
dem thermodynamischen Gleichgewicht. Bei diesen
hohen Temperaturen beginnt jedoch die umgekehrte
Wassergas-Shift-Reaktion einen wesentlichen Einfluss
zu haben, da alle Katalysatoren eine hohe Aktivitat fiir
die Wassergas-Shift-Reaktion aufweisen. Dadurch wird
der Wasserstoffgehalt reduziert und der CO-Gehalt
angehoben.

Die

Co/CeOz-Katalysatoren von wesentlicher Bedeutung.

Kohlenstoffbildung ist auf allen getesteten
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Die Starke der auftretenden Kohlenstoffbildung andert
sich mit der Katalysatorherstellung in der Reihenfolge
SCS > IWI >> CPR. Im Temperaturfenster zwischen
450 — 550°C kommt es zu einem Maximum der

Kohlenstoffbildung. Die  Untersuchungen  mittels
Rasterelektronenmikroskopie  zeigten, dass die
Kohlenstoffablagerungen hauptsachlich als

Kohlenstofffilamente auftreten. Die Untersuchung der
Kohlenstoffablagerung mittels Raman-Analyse zeigte
einen niedrigen Graphitisierungsgrad der
Kohlenstoffablagerungen. Die Kohlenstoffablagerungen
konnten bei niedrigen Temperaturen durch CO, oxidiert

werden.

Die Co/CeO; haben sehr

Eigenschaften fir die Ethanolreformierung, da der

Katalysatoren gute
Reaktionsmechanismus die Bildung von CH4 vermeidet,
welches hohe Temperaturen zur Weiterreaktion Uber
die Methanreformierung zu CO und H; bendtigen
stellt die

wirde. Eine wesentliche Schwierigkeit

Kohlenstoffbildung dar. Aus den Ergebnissen der

Versuche kann angenommen werden, dass eine
fehlende Ubereinstimmung der Cc-C
Bindungsspaltungsaktivitat und der

Sauerstoffaustauscheigenschaften des Tragermaterials
besteht, welche wesentlich fir die Gasifizierung von
aus der

CHy-Fragmenten C-C Bindungsspaltung

verantwortlich ist. Beim Maximum der
Kohlenstoffbildung bei 450 — 550°C ist die C-C-
Kobalts Die
Sauerstofftransporteigenschaften CeOg-

Tragermaterials sind aber noch nicht stark ausgepragt.

Spaltung des schon sehr aktiv.

des

Der Kofallungskatalysator mit fein strukturiertem CeO,

sollte nach der Theorie bessere
Sauerstofftransporteigenschaften aufweisen und zeigt
auch im Versuch die geringste Kohlenstoffbildung.

Die

interessante Kombination fiir die Ethanolreformierung

Materialpaarung Co/CeO, stellt eine sehr

vor allem im Niedertemperaturbereich dar und sollte in

weiteren Versuchsreihen untersucht werden. Im
Speziellen sollte auch das
Sauerstoffaustauschverhalten des CeOq

Tragermaterials der verschiedenen
Katalysatorherstellungsmethoden genauer untersucht

werden.



8 KOHLENSTOFFBILDUNG AUF
RU/CEO,, CO/CEO, UND
BIMETALLISCHEN CO/M/CEO,
KATALYSATOREN (M = RU UND PT)

Vergleicht man die Ergebnisse der Ethanolreformierung
Uber Co/CeO,-Katalysatoren aus dem vorherigen
Kapitel und die Ergebnisse der Ru/CeO, Katalysatoren
aus dem Katalysatorscreening, so zeigen beide sehr
ahnliche Aktivitat fir die Ethanolreformierung, wobei der
Kobaltkatalysator ~ eine  starkere  Neigung  zur
Kohlenstoffbildung aufweist, siehe Kapitel 6.4. Der
Rutheniumkatalysator  hingegen zeigte in den
Untersuchungen zum Katalysatorscreening nur geringe

Kohlenstoffbildung.

Die Untersuchung zielen darauf ab zu sehen, ob ein
5%Ru/5%Co/CeO;

bessere Eigenschaften als die monometallischen

bimetallischer Katalysator aus
Katalysatoren aufweist und ob die Zugabe von kleinen
Mengen Edelmetall zu einem 10%Co/CeO, Katalysator

dessen Eigenschaften verbessern kann.

Als Edelmetalle wurden einerseits Ru aufgrund der

Ergebnisse aus dem Katalysatorscreening und

anderseits Pt aufgrund dessen Oxidationsaktivitat

ausgewahilt.

Tabelle 33
angegebenen Katalysatoren, durch Impragnation von

Fir die Versuche wurden die, in

CeOx-Pulver (Treibacher AG) mit der entsprechenden

Menge von Metallsalzen hergestellt, sieche Tabelle 33.

Tabelle 33: Katalysatoren zur Abschétzung Kohlenstoffbildung

Katalysator Metallsalz

10% Ru/CeO,
5%Ru-5%Co/CeOQ,

RuCls
RuCl; und Co(NO3);

10%Co0/0,5%Ru/Ce0, RuCl; und Co(NO;);
10%Co0/0,5%Pt/CeO, H,PtClg und Co(NO;);
10%Co/CeO, Co(NOs)3

Die Impragnation, Trocknung und Kalzinierung erfolgte
gemall den Angaben zur Impragnationsmethode im

vorhergehenden Kapitel 7.1.1.
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8.1 Reduktionsverhalten

Die Reduktionseigenschaften der Katalysatoren wurden
Reduktion

untersucht und die Ergebnisse dazu sind in Abbildung

in einer  temperaturprogrammierten

174 zusammengefasst. Die Katalysatoren zeigten

entsprechend der Edelmetallbeladungen
Der

in einem sehr

Charakteristiken. reine
10%Ru/CeO,-Katalysator

engen Temperaturbereich von 150°C mit einem starken

unterschiedliche

reduziert

Wasserstoffverbrauch. Der reine 10%Co/CeO, zeigt
zwei Reduktionsspitzen, entsprechend der Reduktion
von Co304 zu CoO bei 350°C und CoO zu Co bei
400°C und st

vollstandig reduziert.

erst bei hoheren Temperaturen

Die Zugabe von kleinen Mengen Edelmetallen kann die
Reduktion des Kobalts erheblich erleichtern. Am
Beispiel des 10%Co0/0,5%Ru/CeO, Katalysator ist dies
deutlich zu sehen. Der erste Reduktionspeak des
Kobalts wird von 350°C auf rund 200°C gesenkt und
der zweite Reduktionspeak von 400°C auf 315°C. Die
Zugabe einer kleinen Menge Pt beim
10%Co0/0,5%Pt/CeO, Katalysator zeigt ebenfalls eine
Verschiebung der Kobaltreduktion hin zu niedrigeren
Temperaturen, allerdings nicht so stark wie im Falle von
Ruthenium. Der 5%Ru/5%Co/Ce0O, Katalysator zeigt
bereits bei sehr niedrigen Temperaturen unter 220°C

eine vollstadndige Reduktion.

_/\/L 5% Col5%Ru/CeO,
—

) /\ 10% C0/0.5% PtiCeO,

r |

K=

S /\/\ 10% C0/0.5% Ru/CeO,

g Jal

2

3 \ 10%ColCeO,

T I

10%Ru/CeO,
50 150 250 350 450 550 650

Temperatur [°C]

Abbildung 174: H,-Profile der temperaturprogrammierten
Reduktion verschiedener Ethanolreformierungskatalysatoren.



8.2 Aktivitatsuntersuchung

Die Katalysatoren wurden in der Ethanolreformierung
mit S/E = 6 eingesetzt. Als erster Versuch wurde eine
Temperaturrampe von 250°C bis 650°C stufenweise mit
einem Temperatursprung von 50°C durchlaufen und
der Umsatz die Wasserstoffausbeute wund die
Produktselektivitdten der Katalysatoren gemessen. Die

Versuchsbedingungen sind in Tabelle 27 angegeben.

In  Abbildung 175 st
verschiedenen Katalysatoren dargestellt.

der Ethanolumsatz der

100
90 1
80 1
X 70+
g 60 ] 0
. —o—10%Ru/Ce02
S —=—5%Ru5%Co/Ce02
£ 40 10%Co/Ce02
& 301 —o— 10%C00.5%Ru/Ce02
20 A —¥—10%C00.5%PYCe02
10 4
0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
200 300 400 500 600 700 800

Temperatur [°C]

Abbildung 175: Ethanolumsatz iiber die Reaktionstemperatur.
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 Nmlgon/gkach und
atmosphiirischer Druck

Der 10%Ru/CeO; und der 10%Co/CeO, Katalysator
zeigen einen sehr ahnlichen Umsatzverlauf, welcher im
Niedertemperaturbereich bis 350°C wesentlich geringer
ist, als die bimetallischen Katalysatoren. Von diesen ist
der 5%Ru/5%Co/CeO, Katalysator Gber den gesamten
Temperaturbereich der Aktivste. Die bimetallischen
Katalysatoren mit geringem Edelmetallanteil zeigen
einen etwas indifferenten Umsatzverlauf, welcher im
Niedertemperaturbereich bis 350°C Uber und im oberen
Temperaturbereich unter dem Umsatz der jeweiligen
monometalischen Katalysatoren liegt. Im mittleren
Temperaturbereich zeigen die 10%Co0/0,5%Ru/CeO;
und 10%Co0/0,5%Pt/CeO, einen Einbruch im Umsatz.

In Abbildung 176 ist die Wasserstoffausbeute der

verschiedenen Katalysatoren dargestellt.
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Abbildung 176: Wasserstoffausbeute iiber die
Reaktionstemperatur. Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV
=3000 Nmlgon/gkach und atmosphérischer Druck

Die Katalysatoren folgen dem Wasserstoffumsatz im
thermodynamischen Gleichgewicht (Linie GGW) im
niedrigen und im hohen Temperaturbereich. Im
mittleren Bereich kommt es zur Abweichung nach oben
hin. Dies liegt am Unterschied zum thermodynamisch
stabilsten welcher der

Reaktionsweg, aus

Ethanolzersetzung und anschlieRenden

Methanreformierung und Wassergas-Shift-Reaktion
besteht und dem realen Reaktionsweg, welcher aus der
Ethanoldehydrierung und Acetaldehydreformierung
besteht. Der reale Reaktionweg geht daher nicht tber
Methan als Zwischenprodukt und ergibt im mittleren
Temperaturbereich héhere Wasserstoffausbeuten als
die thermodynamisch vorhergesagten

Wasserstoffausbeuten.

Die monometallischen Katalysatoren 10%Ru/CeO, und
10%Co/CeO;, zeigen wiederum ein sehr ahnliches
Der

5%Ru/5%Co/CeQ, zeigt eine, den monometallischen

Verhalten. bimetallische Katalysator

Katalysatoren iberlegene, Wasserstoffausbeute.

Das Verhalten des 10%Co0/0,5%Ru/CeO, Katalysators
ist ahnlich dem Verhalten der beiden monometallischen
Katalysatoren, wobei die Wasserstoffausbeute durch

die geringe Ru-Zugabe verschlechtert wurde.

Der 10%C0/0,5%Pt/CeO, Katalysator zeigt ein ganzlich
anderes Verhalten. Die Wasserstoffausbeute liegt im
ganzen Temperaturbereich immer unter dem
thermodynamischen Gleichgewicht. Insofern scheint die
Zugabe von Platin einen anderen Reaktionsweg zu

ermoglichen.



In Abbildung 177 bis Abbildung 181 sind die
Produktzusammensetzungen der Ethanolreformierung

Uber die verschiedenen Katalysatoren dargestellt.
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Abbildung 177: Produktzusammensetzung der
Ethanolreformierung iiber den 10%Ru/CeO, Katalysator,
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach und
atmosphiirischer Druck
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Abbildung 179: Produktzusammensetzung der
Ethanolreformierung iiber den 5%Ru/5%Co/CeQO, Katalysator,
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach und
atmosphirischer Druck
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Abbildung 181: Produktzusammensetzung der
Ethanolreformierung iiber den 10%Co/0,5%Pt/CeO,
Katalysator, Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000
mlgon/gkach und atmosphiirischer Druck
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Abbildung 178: Produktzusammensetzung der
Ethanolreformierung iiber den 10% Co/CeO, Katalysator,
Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000 mlgon/gkach und
atmosphiirischer Druck
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Abbildung 180: Produktzusammensetzung der
Ethanolreformierung iiber den 10%Co/0,5%Ru/CeO,
Katalysator, Reaktionsbedingungen: S/E = 6, WHSV =3000
mlgon/gkach und atmosphirischer Druck



Die monometallischen 10%Co/CeO, und 10%Ru/CeO2
Katalysatoren zeigen im unteren Temperaturbereich
CO Als
Nebenprodukte treten Methan und Aceton auf. Wobei
die Methan- und Acetonbildung am 10%Co/CeO; bei
unterschiedlichen Temperaturen ablaufen, Aceton bei
400°C und Methan bei 500°C. Am 10%Ru/CeO, wird
auch bei niedrigeren Temperaturen bereits verstarkt
Methan gebildet wird.

ahnliche und CO2-Bildungsraten.

Der bimetallische Katalysator 5%Ru/5%Co/CeQ, ergibt

eine im \Vergleich zu den monometallischen

Katalysatoren bessere Produktzusammensetzung mit
wesentlich  weniger  Acetonbildung und  einer
gleichmaRigeren Methanbildung Uber den gesamten

Temperaturbereich.

Der 10%Co0/0,5%Ru/CeO,
ahnliches Verhalten, bei dem auch weniger Aceton und
Methan gebildet wird.

Katalysator zeigt ein

Der 10%Co0/0,5%Pt/CeO, hingegen zeigt ein wesentlich
anderes Verhalten. Bereits bei niedrigen Temperaturen
von 350°C kommt es zu einer starken CO und CHs
Bildung. Dies deutet auf eine starke Acetaldehyd-
Zersetzungsreaktion hin, wobei der Ethanol zuerst zu
Acetaldehyd dehydriert wird und das Acetaldehyd im

niederen Temperaturbereich nicht reformiert, sondern

zersetzt wird.

Dehydrierung

Gl. 128
C,H;0OH — C,H,0 +H,
Acetaldehyd-Zersetzung

Gl 129
C2H40 — CH4 +CO
Acetaldehyd-Reformierung

Gl. 130

C2H40 +H20 — 3H2 + 2C0

Im mittleren Temperaturbereich findet dann eine
Umkehr der Selektivitdten statt und die Methanbildung
kommt zu Gunsten der Aceton- und Ethanbildung zum
erliegen. Dies spricht, im Hinblick auf die Ergebnisse
zum Reaktionsmechanismus der Ethanolreformierung,
siehe Kapitel 7.4.7, fir eine verbesserte Gasifizierung
der Methylgruppen aus der C-C-Bindungspaltung des
Ethanol bei niedrigen Temperaturen und damit ein
stérkere Methanbildung verursachen. Auch bei mittleren
Temperaturen ist eine reaktivere CHy-Komponente

ersichtlich, die zu Ethan rekombinieren.

34

Ethanolreformierung

die
die
Katalysatoren nochmals zur besseren Ubersichtlichkeit

In  Tabelle sind Ergebnisse  der

Uber unterschiedlichen

zusammengestellt.

Tabelle 34: Vergleich der Ergebnisse der Ethanolreformeirung iiber verschiedene M/CeQO, -Katalysatoren

Toemp' Katalysator IEtOH-Umsatz I-:Z-Ausbeute C-beinhaltende Produktselektivitat

[°cl [%] [%] co, co CH, CH©O  C3HO C,H,+C:H,
400 10%Ru/CeO, 59.24 23.98 41.83 2242 7.63 24.96 2.82 0.34
400 10%Co/CeO, 51.22 19.54 40.43 20.42 3.29 29.20 6.24 0.42
400 5%Co/5%Ru/Ce0O, 86.20 31.44 22.36 33.41 8.59 33.91 1.54 0.20
400 10%Co0/0,5%Ru/CeO, 69.11 17.50 28.24 28.73 5.76 35.32 1.80 0.16
400 10%Co0/0,5%Pt/CeO, 43.44 9.46 28.34 16.01 3.43 48.47 3.38 0.37
500 10%Ru/CeO, 100.00 70.50 71.48 14.01 13.38 0.98 0.00 0.14
500 10%Co/CeO, 100.00 59.20 67.14 9.88 22.80 0.18 0.00 0.00
500 5%Co/5%Ru/Ce0O, 100.00 77.16 74.86 13.23 11.13 0.72 0.00 0.06
500 10%Co0/0,5%Ru/CeO, 95.73 69.42 65.92 13.64 15.24 5.06 0.01 0.14
500 10%Co0/0,5%Pt/CeO, 90.13 39.70 67.02 12.66 10.15 9.15 0.32 0.62
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Der 5%Co0/5%Ru/Ce0O, zeigt im Vergleich zu allen
Katalysatoren ein sehr gutes Reformierungsverhalten.
Bei bereits 400°C zeigt sich ein hoher Umsatz und
hohe Wasserstoffausbeute mit sehr geringen Anteilen
Bei 500°C
5%Ru/5%CoCeO,-Katalysator den monometallischen
Katalysatoren 10%Co/CeO und 10%Ru/CeO; mit einer

an Aceton und C2-Spezies. ist der

hohen Wasserstoffausbeute von rund 77% stark
Uberlegen.
Vergleicht man den 10%Co/CeO, und den

10%Co0/0,5%Ru/CeO,, so bringt die Zugabe von Ru
keinen Vorteil. Die Produktselektivitat zeigt bei 500°C
Methanbildung,

Reaktionsgrad auf dem Ru-haltigem Katalysator nicht

zwar weniger allerdings st der
so weit fortgeschritten und es findet sich noch

wesentlich mehr Acetaldehyd im Reaktionsprodukt.

Der 10%Co0/0,5%Pt/CeO, schneidet im Vergleich zum

10%Co/Ce0O; und 10%Co0/0,5%Ru/CeO, wesentlich
schlechter ab, da die Wasserstoffausbeute am
platinhaltigen  Katalysator im  Vergleich  zum

10%Co/CeO, stark zuriickgeht.

8.3 Temperaturprogrammierte Oxidation

Nach den Aktivitatsuntersuchungen wurden
Katalysatoren in einer temperaturprogrammierten
Oxidation auf etwaige, wahrend den
Aktivitdtsuntersuchungen gebildete
Kohlenstoffablagerungen untersucht.

In  Abbildung 182 sind die Verlaufe der
temperaturprogrammierten Oxidationen der

Katalysatoren aus der Ethanolreformierung dargestellit.

Es zeigt sich ein sehr interessantes Verhalten. Der
10%Ru/CeO, Katalysator zeigt nur einen sehr kleinen
Sauerstoffverbrauch bei rund 220°C. Der 10%Co/CeQ;
Katalysator Bereiche an

zeigt zwei

Einmal bei ahnlichen
Ru/CeO;

Signal  bei

Sauerstoffverbrauch.

Temperaturen, wie der Katalysator und

weiters eine  starkeres hoheren

Temperaturen von 550°C.

Der 5%Ru/5%Co/Ce0O, Katalysator zeigt bei &hnlichen
Temperaturen Sauerstoffverbrauchssignale, wie der
10%Co/CeO,
Sauerstoffsignal, gleichentsprechend der verbrauchten
5%Ru/5%Co/CeO,-

Katalysator. Die Flache unter dem

0O2-Menge, ist im Falle des

144

Katalysators wesentlich geringer und man kann

dadurch auf eine geringere Kohlenstoffbildung
schlieRen.

Der 10%Co0/0,5%Ru/CeO- und der
10%Co0/0,5%Pt/CeO- Katalysator zeigten ein

wesentlich anderes Verhalten. Im Vergleich zum reinen
10%Co/Ce0O2

Kohlenstoffbildung, welche zu einem vollstdndigen O»-

zeigten sie eine drastisch hohere

Verbrauch in der temperaturprogrammierten Oxidation
fihrte und damit auf eine um Faktoren hoéhere
Die

Oxidationstemperatur liegt bei dem Ru-dotierten Co-

Kohlenstoffbeladung schliel3en Iasst.

Katalysator im Bereich des Oxidationspeaks der
10%Ru/CeO> und des 10%Co/CeO,. Der Pt-dotierte
Co-Katalysator zeigte erst bei hoheren Temperaturen
von 300°C eine Kohlenstoffoxidation, was auf andere,
oxidierbare

schwerer Kohlenstoffablagerungen

schliessen lasst.

10%1/C0/0.5%Pt/CeO,

g 10%/C0/0.5% Ru/CeO,
g I n 5% Co/5%Ru/Ce0,
g 10x J\ A 10%Co/CeO,
‘é‘ 10x 10%Ru/CeO,
10x
100 200 300 400 500 600 700 800
Temperatur [°C]

Abbildung 182 Profile der temperaturprogrammierten
Oxidation von Kohlenstoffablagerungen. (F = 200ml/min, xo, =
10vol% in Argon), 10x ... Signal zehnfach verstirkt

8.4 Langzeitverhalten

Damit ein Katalysator fir eine kommerzielle
Anwendung in Frage kommt, muss er einen Uber ein
langes Zeitfenster stabilen Umsatz aufweisen. Aus
diesem Grunde wurden mit den obigen Katalysatoren
Langzeitversuche (>10h) durchgefiihrt, um einerseits
eine etwaige Deaktivierung der Katalysatoren erkennen
die

Kohlenstoffablagerungen auf den unterschiedlichen

und um anderseits im Langzeitversuch

Katalysatoren quantifizieren zu konnen.

Die Versuche wurden mit allen Katalysatoren jeweils
bei der Reaktionstemperatur 400, 500 und 600°C mit
S/E = 6 und fur Zeiten Gber 10h durchgefiihrt.



In manchen Fallen kam es infolge der
Kohlenstoffbildung zu einem Anstieg des Druckverlusts
Uber die Schittung. Wenn der Druckverlust die Grenze

von 2bar Uberschritt, wurde der Versuch abgebrochen.

In  Abbildung

Ethanolumsatze,

183 bis Abbildung 186 sind die

Wasserstoffselektivitaten und
Produktzusammensetzungen der Ethanolreformierung
uber den 10%Ru/CeO;
dargestellt. Bei den Reaktionstemperaturen 500 und

600°C zeigte der 10%Ru/CeO, Katalysator eine gleich

Katalysator Uber die Zeit

bleibende Aktivitat. Dies ist am konstanten
Ethanolumsatz und der konstanten
Wasserstoffselektivitat ersichtlich. Neben den
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Abbildung 183: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Ru/CeO,-Katalysator, T=600°C, S/E=6,
WHSYV = 3000leE(0H/gKmh
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Abbildung 185: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Ru/CeO,-Katalysator, T=500°C, S/E=6,
WHSV = 3000leElOH/gKath

In Abbildung 187 und Abbildung

Ethanolumsatz die

188 st

Wasserstoffselektivitat

der
und
Produktzusammensetzung der
10%Ru/CeO,

Ethanolreformierung

Uber den Katalysator bei einer

145

Hauptprodukten H;, CO und CO; kommt nur noch

Methan im Produktgas vor.

Die geringe Wasserstoffausbeute von ~58% bei 500°C
Reaktionstemperatur liegt hauptsachlich an der hohen
Methankonzentration von ~9mol% im  trocken
Produktgas und ist ein Anzeichen fir eine noch nicht
stark  stattfindende = Methanreformierungsreaktion,
welche bei 600°C schon stark aktiviert ist und die
Methankonzentration auf ~1,5% absenkt. Der CO-
Gehalt bei 600°C ist im Vergleich zum Versuch bei
500°C

Reaktion stark erhoht.

infolge der umgekehrten Wassergas-Shift-
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Abbildung 184: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Ru/CeO,-Katalysator, T=600°C, S/E=6,
WHSY = 3000Nmlion/gkach
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Abbildung 186: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Ru/Ce0O,-Katalysator, T=500°C, S/E=6,
WHSYV = 3000leEtOH/gKath

Reaktionstemperatur T = 400°C (ber die Zeit

dargestellt.

Der Ethanolumsatz bleibt bei 400°C, im Gegensatz zu
500°C und 600°C, nicht konstant, sondern fallt in der



ersten Stunde des Versuch von anfanglichen 77%
~50% stark ab. Uber
Versuchszeit fallt der Umsatz naherungsweise linear
tber 11h von 50% auf rund 40% ab.

Umsatz auf die weitere

Wahrend des anfanglich starken Umsatzriickgangs
kommt es zur starkeren Acetaldehydproduktion auf

Kosten der Methanproduktion. Dies deutet darauf hin,

100
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Abbildung 187: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Ru/CeO,-Katalysator, T=400°C, S/E=6,
WHSV = 3000leElOH/gKath

In  Abbildung

Ethanolumsatze,

189 bis Abbildung 194 sind die

Wasserstoffselektivitaten und
Produktzusammensetzungen der Ethanolreformierung
Uber den 10%Co/CeO-

dargestellt. Bei der Reaktionstemperatur von 600°C

Katalysator Uber die Zeit

bleiben der Ethanolumsatz und die
Wasserstoffausbeute Uber den gesamten
Versuchszeitraum konstant. Die

Produktzusammensetzung zeigt gleich bleibend geringe
Mengen an Methan im Produkigas und héhere CO-

Konzentrationen infolge der Wassergas-Shift-Reaktion.

Der 10%Co/Ce0Q,-Katalysator zeigt bei 500°C ein etwas
eigentiimliches Verhalten. Dies kann aber an den
Startbedingungen des Versuchs liegen, in welchem die
Temperatur von 650°C auf 500°C abgesenkt wurde.

Dabei kam es zu einem Umsatzzusammenbruch,
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dass neben der Behinderung der

Dehydrierungsreaktion zu Acetaldehyd, auch dessen
Weiterreaktion infolge eines Deaktivierungsvorganges
andere

Weiters  treten  als

und CoHs im

erschwert  wird.

Nebenprodukte Aceton niedrigen

Konzentrationsbereich auf.
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Abbildung 188: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Ru/CeO,-Katalysator, T=400°C, S/E=6,
WHSYV = 3000leEt0H/gKath

welcher sich Uber die Versuchsdauer wieder erholte

und dann bei fast vollstdndigem Umsatz konstant blieb.

Die Nebenprodukte Acetaldehyd und Methan kommen
nur in geringen Konzentrationen von ~1,5-2,5% vor.
Der 10%Co/CeQ, Katalysator hat daher eine wesentlich
CHs-Selektivitat  als 10%Ru/CeO,

Katalysator, aber er zeigt weiters Selektivitat zu Aceton

geringere der

und CzH4, wenn auch nur in geringem Male.

Der
400°C, siehe Abbildung 193 und Abbildung 194, zeigt

nach einem anfanglichen Aktivitatsabfall von 53% auf

Langzeitversuch bei der Reaktionstemperatur

~34% konstanten Umsatz Uber die Laufzeit.

Das Produktgas bei 400°C Reaktionstemperatur zeigt

nur geringe Mengen an Methan und C;Hs, wahrend



Aceton, neben Acetaldehyd, CO und CO2, mit rund
2,5% eine gesteigerte Selektivitat hat.
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Abbildung 189: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die Abbildung 190: Produktzusammensetzung iiber die
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Abbildung 192: Produktzusammensetzung iiber die

Reaktionsdauer fiir 10%Co/CeO,-Katalysator, T=500°C, S/E=6,
WHSV = 3000leElOH/gKath
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Abbildung 193: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/CeO,-Katalysator, T=400°C, S/E=6,
WHSYV = 3000leEtOH/gKath

In Abbildung 195 bis Abbildung 200 sind die
Ethanolumsatze, Wasserstoffselektivitaten und
Produktzusammensetzungen der Ethanolreformierung
Uber den 5%Ru/5%Co/CeO, Katalysator iber die Zeit

dargestellt.

Der 5%Ru/5%Co/CeO, Katalysator zeigt bei 600°C
konstant vollstandigen Umsatz und gleich bleibende
Wasserstoffausbeute. Die Methankonzentration liegt mit
~2,7% etwas hoher als am 10%Co/CeQO, Katalysator
(~1,7%) und dem 10%Ru/CeO2 (~1,9%).
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Abbildung 194: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/CeO,-Katalysator, T=400°C, S/E=6,
WHSYV = 3000leEtOH/gKath

Bei 500°C kommt es bei dem 5%Ru/5%Co/CeO: zu
einer langsamen Deaktivierung, welche den Umsatz
linear von 100% auf rund 93% abfallen lasst.
Gleichzeitig steigen die Nebenprodukte Methan und
Acetaldehyd langsam an. Mit 3% Methangehalt ist die
Methanselektivitdt am  bimetallischen Katalysator
allerdings wesentlich geringer als am 10%Ru/CeO,,
welcher bei 500°C ~9% Methangehalt produzierte.
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Abbildung 195: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 5%Ru/5%Co/CeO,-Katalysator, T=600°C,
S/E=6, WHSYV = 3000leEt0H/gKalh
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Abbildung 196: Produktzusammensetzung iiber die

Reaktionsdauer fiir 5%Ru/5%Co/CeO,-Katalysator, T=600°C,
S/E=6, WHSYV = 3000leEt0H/gKalh

148



o
o

~
o

<]
o

25 —— Umsatz
—&— H2-Ausbeute

EtOH-Umsatz [%], H 2-Ausbeute [%]

5%Rul5% ColCeO, - T=500°C

600.00 800.00

Reaktionsdauer [min]

200.00 400.00 1000.00

Abbildung 197: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 5%Ru/5%Co/CeO,-Katalysator, T=500°C,
S/E=6, WHSYV = 3000leEt0H/gKalh
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Abbildung 199: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 5%Ru/5%Co/CeO,-Katalysator, T=400°C,
S/E=6, WHSYV = 3000Nmlgcon/gkach

Bei 400°C
5%Ru/5%Co/CeO, anfanglich einen hohen Umsatz von

der Reaktionstemperatur zeigt der

~90%, welcher dann kontinuierlich abfallt und sich auf
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Abbildung 198: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 5%Ru/5%Co/CeO,-Katalysator, T=500°C,
S/E=6, WHSV = 3000leElOH/gKath
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Abbildung 200: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 5%Ru/5%Co/CeO,-Katalysator, T=400°C,
S/E=6, WHSYV = 3000leEt0H/gKath

rund  50% einlauft. Damit der

5%Ru/5%Co/CeQ; einen hoheren Umsatz als die

monometallischen Katalysatoren 10%Ru/CeQO; (~40%

Umsatz zeigt



Umsatz) und 10%Co/CeO2 (~34% Umsatz). Die
Produktzusammensetzung zeigt einen Anstieg an

Aceton Uber die Versuchszeit.

In Abbildung 201 bis Abbildung 206 sind die
Ethanolumsatze, Wasserstoffselektivitaten und
Produktzusammensetzungen der Ethanolreformierung
Uber den 10%Co0/0,5%Ru/CeO, Katalysator Uber die

Zeit dargestellt.
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Abbildung 201: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Ru/CeO,-Katalysator,
T=600°C, S/E=6, WHSV = 3000Nmlgon/gxach
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Abbildung 203: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Ru/CeO,-Katalysator,
T=500°C, S/E=6, WHSYV = 3000Nmlgon/gkach

-
o
o

10% C0/0,5% Ru/CeO, - T=400°C

~
[
L

a
o
L

—— Umsatz
—— H2-Ausbeute

(

EtOH-Umsatz [%], H 2-Ausbeute [%]

o

100 200 300 400 500
Reaktionsdauer [min]

o

Abbildung 205: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Ru/CeQO,-Katalysator,
T=400°C, S/E=6, WHSV = 3000Nmlgon/gxach

Bei T = 600°C =zeigt der Katalysator Uber 24h
konstanten Ethanolumsatz und gleich bleibende
Produktselektivitaten mit geringen Mengen an CH,. Die
Analytik brach wahrend des Versuches zusammen und

musste neu gestartet werden.
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Abbildung 202: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Ru/CeO,-Katalysator,
T=600°C, S/E=6, WHSV = 3000Nmlgon/gkach
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Abbildung 204: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Ru/CeO,-Katalysator,
T=500°C, S/E=6, WHSV = 3000Nmlgon/gkach
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Abbildung 206: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Ru/CeO,-Katalysator,
T=400°C, S/E=6, WHSYV = 3000Nmlgon/gkach



Bei der Reaktionstemperatur T = 500°C zeigte der
10%Co0/0,5%Ru/CeO; Katalysator einen sehr instabilen
Betrieb und der Versuch musste infolge der
Druckverlusterhéhung durch die Kohlenstoffbildung
nach bereits 80 Minuten abgebrochen werden. Der
Versuch wurde mehrmals wiederholt und zeigte immer

das gleiche Verhalten.

Bei der Reaktionstemperatur T = 400°C zeigte der
10%Co0/0,5%Ru/CeO, Katalysator einen anfanglichen
Umsatzverlust von rund 80% auf 40%. Nach 300

Minuten musste der Versuch ebenfalls wegen
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Abbildung 207: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Pt/CeO,-Katalysator, T=600°C,
S/E=6, WHSYV = 3000Nmlgcon/gkach
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Abbildung 209: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Pt/CeO,-Katalysator, T=500°C,
S/E=6, WHSYV = 3000Nmlgcon/gkach

Druckverlusterhhung abgebrochen werden. Die
Produktzusammensetzung zeigt mit Abnahme der
Aktivitat gleichzeitig ein Ansteigen der

Methankonzentration.

In Abbildung 207 bis Abbildung 212 sind die
Ethanolumsatze, Wasserstoffselektivitdten und
Produktzusammensetzungen der Ethanolreformierung
Uber den 10%Co0/0,5%Pt/CeO, Katalysator uber die

Zeit dargestellt.
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Abbildung 208: Produktzusammensetzung iiber die

Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Pt/CeO,-Katalysator, T=400°C,
S/E:6, WHSYV = 3000lem0].[/g](mh
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Abbildung 210: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Pt/CeO,-Katalysator, T=400°C,
S/E=6, WHSYV = 3000Nmlion/gkach
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Abbildung 211: EtOH-Umsatz und H,-Ausbeute iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Pt/CeO,-Katalysator, T=400°C,
S/E=6, WHSYV = 3000leEt0H/gKalh

Bei einer Reaktionstemperatur von 600°C zeigt der
10%C0/0,5%Pt/CeO, vollstandigen Umsatz Uber die
ganze Versuchszeit. Der Methangehalt liegt mit ~2,7%
CH4 aber Gber dem des 10%Co/CeO; (~1,7%).

Bei

anfanglich tber 20 Minuten vollstandig und nimmt dann

500°C Reaktionstemperatur ist der Umsatz

kontinuierlich bis auf ~40% ab. Zu diesem Zeitpunkt

wurde der Versuch infolge der

150
Versuchszeit beendet. Der Aktivitatsverlust geht mit

Druckverlustlberschreitung bei Minuten

einem Abfall der Methankonzentration und dem Anstieg

von Acetaldehyd, Aceton, Ethylen einher.

Bei
anfanglich bei rund 82% und fallt steil auf 40%

innerhalb ein paar Minuten ab. Danach kommt es zu

400°C Reaktionstemperatur ist der Umsatz

einem graduellen Aktivitatsverlust auf rund 25% nach
13h. Der Verlauf lasst auf keine Stabilisierung der
Aktivitat Wahrend dem
Aktivitatsverlust kommt es zu einer starken Absenkung

schlief3en. anfanglichen

der Methanselektivitat auf Kosten der

Acetaldehydaktivitat.
Acetaldehydzersetzungaktivitat

dass
Zeit

Dies bedeutet,

Uber die

152
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Abbildung 212: Produktzusammensetzung iiber die
Reaktionsdauer fiir 10%Co/0,5%Pt/CeO,-Katalysator, T=400°C,
S/E=6, WHSV = 3000leEt0H/gKalh

abgeschwéacht wird. Weiters kommt es zu einem

Anstieg der Aceton und Ethylenselektivitat.

AbschlieRend

monometallischen Katalysatoren

die

und

kann man aussagen, dass
10%Ru/CeO-
10%Co/CeO, bei allen Temperaturen das bessere

Aktivitatsverhalten zeigen.

Von den bimetallischen Katalysatoren zeigt nur der
5%Ru/5%Co/CeO,-Katalysator ein

Verhalten,

vorteilhaftes
welches Uber den Eigenschaften der
monometallischen Katalysatoren liegt. Nachteilhaft ist
nur der Aktivitatsverlust bei 500°C, welcher bei den
monometallischen Katalysatoren mir Co und Ru nicht

detektiert wurde.

Die Beigaben einer geringen Menge an Edelmetall
(0,5% Ru oder Pt) zu 10%Co/CeO,-Katalysatoren
konnten hinsichtlich des Langzeitverhaltens keine
Vorteile bringen. Umgekehrt kam es Uber diesen

Katalysatoren zu einer sehr verstarkten

Kohlenstoffbildung  im reinen

10%Co/CeO, Katalysator.

Vergleich  zum



8.5 Kohlenstoffbildung

Die Kohlenstoffablagerungen auf den Katalysatoren der
Langzeitversuche wurden mittels thermogravimetrischer

Analyse TGA untersucht.

Die experimentelle Vorgehensweise war wie folgt
dargestellt:

Im Schnitt wurden rund 15mg gebrauchter Katalysator
in die TGA eingewogen und dann mit einer
Temperaturrampe von 10K/min ausgeheizt. Als
Oxidationsmittel diente 10vol% O in N2 mit einem

Gesamtfluss von 250 Nml/min.

Der Verlauf der thermogravimetrischen Analyse ist
Abbildung 213
10%Co0/0,5%Ru/CeO, Katalysator, der bei 600°C im

Langzeitbetrieb gefahren wurde, dargestellt.

exemplarisch fur den

TG I% DTA /(uV/mg)
{

[1] CoCeO2_0.5Ru_HSA_coke_600°C.dsu |0
G

DTA

200 300 400 500 600 700 800 900
Temperatur /°C

Abbildung 213: Beispiel einer Thermogravimetrischen Analyse
zur Bestimmung der auf dem Katalysator befindlichen
Kohlenstoffmasse

Betrachtet man das Gewichtssignal TG, so sieht man
bei rund 200°C eine Zunahme der Probenmasse. Dies
ist durch die Oxidation des Kobalts zu Co3z04 bedingt.
Mit weiterer Temperaturerhbhung sieht man beginnend
bei rund 400°C bis 550°C eine starke Massenabnahme,
welche der Oxidation von Kohlenstoffablagerungen auf
dem Katalysator entspricht. Am Signal der differential-
thermischen Analyse DTA sieht man einen sehr starken

exothermen Peak.

Wenn der Kohlenstoffabbrand schon bei niedrigeren
Temperaturen erfolgt, sind die beiden Prozesse der
Kobalt- und

Kohlenstoffabbrandes Uberlagert. Daher wird folgende

Rutheniumoxidation und des

Vorgehensweise zur Bestimmung des

Kohlenstoffabbrands  herangezogen, welche hier

exemplarisch fur einen w%Co/CeO, Katalysator

erlautert ist:

1.) Bestimmung der Masseanderung durch

thermogravimetrischen Analyse Amo;

2.) Bestimmung der Katalysatormasse der oxidierten
Katalysators MKat-Ox aus dem totalen

Massenverlust und der Einwaage mgi,

mKalﬂ))c = mEin _Amtot Gl. 131

3.) Bestimmung des Zusammenhangs der oxidierten
und der reduzierten Katalysatormasse mkat.red
Uber die Katalysatorbeladung wc,, welche den
Massenanteil an Kobalt im Co/CeO, Katalysator

angibt.

_ M Co,0,
mKalfwc - mKalfred ' WC0 M + (1_ WCO) Gl 132

Co

Mcoso4 ...  Molekulargewicht Coz04

Mco ... Molekulargewicht Co

4.) Bestimmung des Kohlenstoffabbrands mc aus der

Einwaage mei, und dem Massenverlust Amio

mE[n B Am tot

e, - M o0, GL 133

o

+ (1_ WCU )
Co

5.) Bestimmung des Kohlenstoffbildungsrate m¢ aus

dem Kohlenstoffabbrand und der Versuchszeit

tVers-
3 m
me =" Gl 134
Vers
Die Ergebnisse der Untersuchung zur
Kohlenstoffbildungsrate wahrend der

Langzeituntersuchung zur Ethanolreformierung sind in

der Tabelle 35 zusammengestelit.



Tabelle 35: Kohlenstoffbildungsrate iiber diverse Ethanolreformierungskatalysatoren

Temp. Kohlenstoffbildungsrate [mgc/gka.th]
[°Cl
10%Ru/Ce0O, 5%Ru/5%Co/Ce0,  10%Co0/0,5%Ru/CeO; 10%Co0/0,5%Pt/CeO, 10%Co/Ce0,
400 0,59 2,59 55,39 0,41 14,15
500 0,34 4,49 191,44 85,56 116,31
600 0,00 2,62 8,00 12,44 10,60
Der 10%Ru/CeO, Katalysator zeigt die geringste 500°C sichtbare Kohlenstoffablagerungen, welche in

Kohlenstoffbildung,
10%Co/CeO; um mehr als einen Faktor 100 kleiner ist.
Der

Kohlenstoffbildungsrate, welche naherungweise linear

welche im  Vergleich zum

monometallische Ru-Katalysator zeigte eine

mit der Temperatur abnimmt, siehe Abbildung 214. Bei
600°C

detektierbar. In

einer ist kein

Kohlenstoff

Reaktionstemperatur  von
einer
Rasterelektronenmikroskopischen (REM) Untersuchung
10%Ru/CeO;

Reaktionstemperaturen von 400°C und 500°C kein

konnte am Katalysator fur
Kohlenstoff sichtbar dargestellt werden, obwohl er tiber
eine EDX-Analyse detektierbar war. Der Kohlenstoff
muss somit in sehr feindisperser Form vorliegen und ist
wahrscheinlich nur uber
Transmissionselektronenmikroskopie am Ru-Kristallit

sichtbar zu machen.

0.005

= —— 10%Ru/Ce02

& 0.004 1 —a—5%Ru/5%Co/Ce02
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2
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Abbildung 214: Kohlenstoffbildungrate auf 10%Ru/CeO, und
5%Ru/5%Co/CeO,

Der bimetallische 5%Ru/5%Co/CeQO, Katalysator zeigt
eine im Vergleich zum reinen 10%Co/CeO, Katalysator
Die
Zugabe hoher Mengen an Ruthenium hat einen
positiven Effekt auf die Kohlenstoffbildung. Die REM-
5%Ru/5%Co/CeO

Katalysator zeigten nur fir die Reaktionstemperatur von

wesentlich geringere  Kohlenstoffbildungsrate.

Analyse des gebrauchten
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Abbildung 214 dargestellt sind.

Abbildung 215: REM-Aufnahme des gebrauchten
5%Ru/5%  Co/Ce0O, Katalysators nach Reaktion bei 500°C

Generell zeigt das Kohlenstoffbildungsverhalten auf den
kobalthaltigen Katalysatoren ein auffallig anderes
Verhalten. Hier kommt es fir alle Katalysatoren im
Bereich um die 500°C zu einer stark erhohten

Kohlenstoffbildung, vergleiche Tabelle 35.

Dieses Verhalten zeigte sich auch auf 10%Co/CeO,
unterschiedlich
7.4.5. Die

Kohlenstoffbildung dirfte an der, bei dieser Temperatur

Katalysatoren, welche hergestellt

wurden, siehe Kapitel starke

scheinbar  stark  thermodynamisch  vorteilhaften
Kohlenstofffaser, liegen. Das heifl3t, der sich bei der
bildende

Kohlenstoff am Kobaltkristallit wird bevorzugt als

Ethanolreformierung als Zwischenschritt
Kohlenstofffilament ausgeschieden, bevor er eigentlich

abreagieren kann.

Die Zugabe von kleinen Mengen an Ruthenium und
Platin 10%Co/CeO>
unterschiedliche Wirkung. Ruthenium kann aus den

zum Katalysator  zeigten

Vorversuchen als  Katalysator mit  &hnlichen

Eigenschaften wie das Kobalt angesehen werden. Das



heifl3t

Bindungsspaltungsaktivitat

C-C-
Wassergas-Shift-

es zeigt eine starke
und
Aktivitdt. Das Platin auf der anderen Seite hat andere
Katalysatoreigenschaften, es hat eine geringe C-C-
Bindungspaltungsaktivitdt und unterstitzt die Oxidation

von CO.

In Abbildung 216 ist die Kohlenstoffbildungsrate der
10%Co/CeOs,, 10%Co0/0,5%Ru/CeO,
10%Co0/0,5%Pt/CeO, dargestellt.

und

0.250

—— 10%C0/0,5%Ru/Ce02
—A— 10%C0/0,5%Pt/Ce02
—0—10%Co/Ce02

0.200 -

0.150 -

0.100
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Abbildung 216: Kohlenstoffbildungrate auf 10%Co/CeO, und
10%Co0/0,5%Ru/CeO; und 10%C0o/0,5%Pt/CeO,

Die Zugabe von 0,5% Ru hat eine negative Auswirkung
auf die Kohlenstoffbildung, dies liegt wahrscheinlich in

der verstarkten C-C-Bindungsspaltung, welche durch

den hdéheren Umsatz bei niedrigen Temperaturen von
400°C am Ruthenium dotierten Katalysator ersichtlich
ist, siehe Abbildung 175.

Die Zugabe von 0,5% Platin zeigte stark positive
Effekte. Durch die katalytischen Eigenschaften des
Platins konnte die Kohlenstoffbildung stark gesenkt
werden. Dies ist auch in den Selektivitdtsergebnissen
sichtbar, welche bei niederen Temperaturen eine
CH4-Bildung Der

Katalysatoroberflache vorhandene Kohlenstoff wird

erhohte zeigen. auf  der

daher gasifiziert.

8.6 Zusammenfassung

Es wurden die monometallischen Katalysatoren
10%Ru/CeO, und 10%Co/CeO, sowie die
bimetallischen Katalysatoren 5%Ru/5%Co/CeOs,

10%Co0/0,5%Ru/CeO2 und 10%Co0/0,5%Pt/CeO2 im
Langzeittest untersucht, um deren Eignung fiur die

Ethanolreformierung zu evaluieren.

Die Ergebnisse der Katalysatortests sind zur besseren

Ubersichtlichkeit in der Tabelle 36 zusammengefasst.

Tabelle 36: Vergleich der Ergebnisse der Ethanolreformierung iiber verschiedene M/CeO, -Katalysatoren

Temp . iaiysator E::‘):;tz egslslztz C-Bildung :f.l-sbeute C-beinhaltende Produktselektivitat
[°cl [%] [%] [mglgkah] o0 CO, CO CHs CHO C3HO C,Hs+CoHe
600  10%Ru/CeO; 100 0 0 83 689 257 53 0 0 0
600  10%ColCe0; 100 0 10,6 80,2 69,4 251 54 0 0 0
600  5%Co/5%Ru/Ce0; 100 0 2,62 76,8 67,8 242 8,10 0 0 0
600  10%Co/0,5%Ru/Ce0, 100 0 8 76,6 68,0 251 69 0 0 0
600  10%Co/0,5%Pt/CeO; 100 0 12 75,9 654 26,1 84 0 0 0
500  10%Ru/CeO; 100 0 0,34 58.9 647 102 25.1 0 0 0
500  10%ColCe0; 97,1 2,7 116,3 67,0 746 11,3 76 4,60 1,20 0,35
500  5%Co/5%Ru/Ce0; 93,0 7 4,49 65,4 69,2 144 980 510 0,27 0,18
500 10%Co/0,5%Ru/Ce0> n.a. n.a. 191 n.a. n.a. n.a. n.a. n.a. n.a. n.a.
500  10%Co/0,5%Pt/CeO; 42,5 57,5 85,6 23,5 622 11,0 59 18,0 1,5 1,2
400  10%Ru/CeO; 39,0 34 0,56 16.2 453 173 392 307 2.91 0.62
400  10%Co/CeO; 34,1 12,8 14,2 12,6 505 13,2 1,70 26,5 7,20 0,76
400  5%Co/5%Ru/CeO; 50,0 35,5 2,59 18,9 410 189 278 326 4.4 0,25
400  10%Col0,5%Ru/Ce0; 37,4 42 58,4 18,1 451 11,7 870 334 0,90 0,16
400  10%Col0,5%Pt/Ce0, 24,7 54,3 0,4 8,1 426 10,8 230 374 5,80 1,10
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Die Ergebnisse zeigen, dass alle Katalysatoren im

hohen Temperaturbereich Uber  600°C zur
Ethanolreformierung geeignet sind. Die
Produktselektivitdten sind sehr ahnlich und die

Kohlenstoffbildungsrate ist gering. Ein weiterer Vorteil
einer hohen Reaktionstemperatur
Selektivitat Methan.  Allerdings
Temperaturen Uber 600°C auch die umgekehrte

Wassergas-Shift-Reaktion

ist die geringe
von wird  bei

aktiv und steigert die

Selektivitat von Kohlenmonoxid.

Im Temperaturbereich unter 600°C kommt es auf den
hauptsachlich aus Kobalt bestehenden Katalysatoren
zu einer sehr starken Kohlenstoffbildung und damit der
Gefahr durch
Kohlenstoffablagerungen. Die Kohlenstoffbildung erfolgt

der Blockierung des Reaktors

hauptsachlich Uber die Bildung von
Kohlenstofffilamenten. Dadurch kommt es durch die
Kohlenstoffbildung

Bei

Katalysatoren in Pelletform, z.B. 3mm Durchmesser, in

nicht zur Deaktivierung der

Katalysatoren. einer Anwendung  dieser
einem Festbettreaktor ist der Leerraum zwischen den

Katalysatorpellets gro® genug um (ber lange
Versuchszeiten Kohlenstoffilamente zu produzieren. In
Mikroreaktoranwendungen sind die Leerrdume nur
gering und eine starke Kohlenstoffbildung muss
verhindert werden, da es sonst zu Zusetzen von

Mikrokanalen fuhrt.

Die Zugabe kleiner Mengen an Edelmetallen hat eine
sehr starke Auswirkung auf die Kohlenstoffbildung. Es
zeigte sich, dass die Zugabe von 0,5w% Platin zu
10%Co/CeO-
Kohlenstoffablagerung im kritischen Temperaturbereich

einem Katalysator die
von 500°C beinahe um die Halfte reduzieren kann. Im
400°C bewirkte die

Reduktion

beinahe 40-fach weniger

Niedertemperaturbereich bei

Zugabe eine wesentliche der
Kohlenstoffbildung, mit

Kohlenstoff als im Falle des 10%Co/CeOs..

Die Zugabe kleiner Mengen Ruthenium wirkte sich
kontraproduktiv auf die Kohlenstoffbildung aus und es
kam zu einer wesentlichen Steigerung, um den Faktor
2-5,
Reaktionstemperaturen.

der Kohlenstoffbildung in allen getesteten

Der reine 10%Ru/CeO2 und der 5%Co/5%Ru/CeO,

Katalysator zeigen ein sehr ahnliches Verhalten
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hinsichtlich
Selektivitat zu Methan Uber den 5%Co/5%Ru/CeO,

Katalysator bei

der Katalysatoraktivitdt, wobei die

500°C wesentlich weniger stark
ausgepragt ist. Die Kohlenstoffbildung ist im Vergleich
zu den 10%Co/CeO, Katalysator um einen Faktor 50-

100 geringer.

Der 10%Ru/CeO; Katalysator zeigte im Vergleich zu

den Kobaltkatalysatoren eine mit der
Reaktionstemperatur linear abnehmende
Kohlenstoffbildungsrate. Bei 600°C  konnte im

Langzeitversuch kein Kohlenstoff festgestellt werden.

Die Zugabe von einer groReren Menge an Ruthenium
Kobalt,

Katalysator,

anstelle wie im Falle des

5%Ru/5%Co/CeO>

Gegensatz zu kleinen Mengen sehr positiv auf die

von
wirkt  sich im
Kohlenstoffbildungsrate aus, obgleich der fiir Kobalt
typische Verlauf mit einem Maximum bei 500°C
bestehen bleibt.



9 ETHANOLREFORMIERUNG AUF
KATALYTISCH BESCHICHTETEN
MIKROSTRUKTUREN

Nach den eingehenden Katalysatoruntersuchungen
10%Ru/CeO,
geringen Kohlenstoffbildungsrate fir

wurde der Katalysator wegen der
die weiteren
Untersuchungen der Ethanolreformierung in katalytisch

beschichteten Mikrostrukturen verwendet.

Die Untersuchungen sollen eine erste Ubersicht der
Maoglichkeit der Ethanolreformierung in Mikrostrukturen
geben.

Dazu wurden folgende Bereiche behandelt:

e Es wurde ein Mikroreaktorteststand aufgebaut,
welcher eine automatisierte Versuch-
durchfiihrung erlaubt.

e Der vorhandene Mikroreaktor, in welchem die
katalytisch beschichteten Mikrostrukturen
eingebaut wurden, wurde hinsichtlich Isothermie
und Strémungsverhalten charakterisiert.

e Es wurde eine Beschichtungsmethode zur
Beschichtung des 10%Ru/CeO; Katalysators auf

der Mikrostruktur entwickelt

e Durchfiihrung von Versuchen zur
Ethanolreformierung in Mikrostrukturen

Das Ziel ist eine Ubersicht hinsichlich der

Problemstellung der katalytischen Reaktion der

Ethanolreformierung in Mikrostrukturen zu erhalten und

einen  Vergleich zu den  Ergebnissen der

Ethanolreformierung Uber den pulverférmigen

10%Ru/CeO, Katalysator zu erhalten.
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9.1 Versuchsreaktor:

Die Versuche wurden in einem Mikroreaktor der Fa.
MM -
durchgefiihrt. Der Aufbau des Mikroreaktors ist in
Abbildung 217 dargestellt.

Institut fir Mikroverfahrenstechnik Mainz

T ¥ Prn Sl

Abbildung 217: Mikroreaktor der Fa. IMM

Der Reaktor kann mit 5 Heizpatronen, zu je 600W,
beheizt werden und damit kdnnen Temperaturen von

bis zu 800°C erzeugt werden.

Im Inneren des Reaktors kénnen 1-10 mikrostrukturierte
Plattchen eingelegt werden. Die Abdichtung erfolgt Gber
eine metallverstarkte Graphitdichtung der Fa. SGL-
Carbon und durch Verschraubung.

Die Plattchen
rostfreien Edelstahl DIN 1.4571.

mikrostrukturierten bestehen aus

Die Auswahl auf den rostfreien Edelstahl DIN 1.4571
fiel hinsichtlich seiner Eignung zum Schweiflen und
glnstigen Kosten im Vergleich zu hdherlegierten
Staéhlen. Es wurde aus diesem Grund auch auf die
Verwendung von sog. Fe-Cr-Al Materialien verzichtet.
Diese Materialien werden im
Hochtemperaturapparatebau bei Temperaturen Uber
1000°C [225], z.B.
(Kanthal) metallische

Autoabgaskatalysator, da sie bei oxidativer Behandlung

verwendet Heizleitermaterial

oder Monolithen im
unter hohen Temperaturen eine Al;O3 Oxidschicht
bilden, welche einen hohen Korrosionsschutz darstellt.
[226].

In der Mikroreaktionstechnik wird dieses Material von
[227, 228] wegen der erhdhten
Oberflachenrauhigkeit durch die Oxidschicht verwendet.

einigen Forschern



Diese ermdglicht eine verbesserte Haftung der

Katalysatorschicht auf der Metalloberflache.

Die Herstellung der Mikrostrukturen erfolgte durch

Atzung bei der Firma Herz-Atztechnik in Deutschland.

Die Dimensionen des Plattchens sind 50x50x1mm und

49 Mikrokanalen mit einer Breite und Tiefe von
600x400um, siehe Abbildung 218.

E

(A)

(B)

SCHLIFF BSE

Lmm r
Ho Probe 1 Zn0O
1024 x 1024

Abbildung 218a-b: Geometrie der verwendeten Mikrostukturen

9.2 Versuchsaufbau

Der Mikroreaktor konnte aus Platzgriinden nicht in die
Hot-Box des Katalysatorpriifstands, siehe Kapitel 5,
eingebaut werden, weshalb ein externer Prufstand fir
die Messungen mit dem Mikroreaktor aufgebaut wurde.
Die Zuleitung der Edukte, Ableitung der Produkte
Die

einigen

erfolgte  Uber den  Katalysatorprifstand.

Heizungssteuerung  konnte  nur  nach
Modifikationen Uber den Katalysatorpriifstand erfolgen.
Das Solid-State-Relais des Katalysatorprifstands kann

zwar 30A schalten, aber die Stromversorgung fir die
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Reaktorheizung im Katalysatorprifstand kann nur
800W Deshalb
Thermoelementanschluss und der PID-Regler sowie
Solid-State-Relais

umgebaut, um sie zur Regelung und Steuerung der

Leistung liefern. wurden  der

das des Katalysatorprifstands
Heizung des externen Mikroreaktors verwenden zu
koénnen. Die elektrische Verkabelung der Heizelemente
des Mikroreaktors mit dem Katalysatorprifstand ist in

Abbildung 219 dargestellt.

Die Heizelemente im Deckel des Mikroreaktors wurden
seriell geschaltet, da der Deckel einer geringeren
Heizelemente im

Heizleistung bedarf und die

Grundkorper wurden parallel angeschlossen.

Dadurch konnte der externe Mikroreaktor durch einen

geringen Aufwand an die Prozesssteuerung des

Katalysatorpriifstands angeschlossen werden. Die
Gasdosierung und  Flussigkeitsdosierung  sowie
Verdampfung konnten damit ebenfalls Uber den

Katalysatorprifstand erfolgen und die Versuche somit

kontrolliert und automatisiert durchgefiihrt werden.

Kat-Prifstand

TE w
H SSR

—

zZ2r

Kat-Prifstand

—
L
N

||_| |- Heizelemente

\\-_
Heizelemente
Grundkdrper

W TE i Deckel

SSR externer
H Mikroreaktor
o

Abbildung 219: Elektrischer Anschluf zur Steuerung des
externen Mikroreaktors (TE...Thermoelement, PID...PID-
Regler, SSR...Solid-State-Relais, Qg...interner Reaktor,
L...Leiter, N ... Nullleiter)



9.3 Beschichtung der

Katalysatorplattchen

Die Funktionalisierung der mikrostrukturierten Plattchen

erfordert deren Beschichtung mit einem Katalysator. In

der Literatur sind unterschiedlichste Ansatze zur
Beschichtung von  metallischen  Mikrostrukturen
verfugbar.

In der Literatur sind unterschiedlichste Verfahren
dargestellt, von welchen folgende naher untersucht
wurden:

e Harnstoff-Synthese In-situ-Beschichtung

e  Sol-Gel-Beschichtung

e  Washcoat-Beschichtung

Fir diese Arbeit wurde folgende Vorgehensweise
gewahlt:

e Vorbehandlung der Mikrostrukturen

e CeO,-Beschichtung

e Trocken & Kalzinieren

¢ Adhésionstests

e Ru-Impragnation der Beschichtung

e Trocken & Kalzinieren

9.3.1 Vorbehandlung

Die Herstellung der Mikrostrukturen erfolgt durch
nasschemische Atzung mit einer wéssrigen FeCls-
Losung. Dadurch kann es zur Anreicherung von Chlor
im Edelstahl der Mikrostrukturen kommen und Studien
zeigen, dass das Vorhandensein von Chlor zu einer
Deaktivierung der applizierten Katalysatoren fiihren
kann [229]. Die Mikrostrukturen missen demzufolge
vorbehandelt werden, um den Chlorgehalt zu senken.
[230]

Vorbehandlungsvarianten

Zapf et al untersuchten unterschiedliche

auf deren Eignung zur

Reduktion des Chlorgehalts, siehe Abbildung 220.
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1.07
[ non-microstructured

— I microstructured, no pre-treatment
® 081 calcination (600°C)
c calcination (800°C)
2 [Janodic oxidation (an. ox.)
g 0.6+ an. ox. & calcination (600°C)
5 an. ox. & calcination (800°C)
Q calcination (600°C) & an. ox.
é 0.4 calcination (800°C) & an. ox.
o
E 0.24
g \

0.0

Chlorine

Abbildung 220: Chlorgehalt der verschieden vorbehandelten
Mikrostrukturen, Zapf et al. [230]

Die Kalzinierung bei 800°C hatte nach Zapf et al. [230]
den besten Effekt und aus diesem Grund wurden die in
dieser Arbeit verwendeten Mikrostrukturplattchen vor

der Beschichtung mit Isopropanol und Aceton gereinigt

und im Muffelofen unter Luft bei 900°C fir 14h
kalziniert.

9.3.2  Aufbringung der Beschichtung

Das Aufbringen der Beschichtung erfolgt nach
folgender Methode

1. Die Beschichtungssuspension wurde mittels
die

Die Verwendung

einer Mikropipette in Kanale der

Mikrostruktur eingebracht.
einer Spritze ist zwar kein kommerziell
sinnvoller Prozess, allerdings erlaubt er im
die

Katalysatorbeschichtung

Labormafistab Herstellung von

mit  guter und

reproduzierbarer Qualitat [231, 232]

2. Ein Uberschuss an Suspension wurde mittels

einer Messerklinge abgezogen.

9.3.3 Adhasionstest

Ein wesentlicher Aspekt der Beschichtungsqualitat ist
die Haftung der Beschichtung auf dem Substrat. Zur
Haftung einer Beschichtung zahlen zwei Aspekte:

e Adhésion: Haftung der Beschichtungspartikel
mit dem Substrat
e Kohasion: Haftung der Beschichtungspartikel

untereinander

Eine exakte Messung zu Quantifizierung von Adhéasion
und Kohasion einer Beschichtung ist nicht einfach

moglich. Aus der Beschichtungstechnologie sind



verschiedenste Verfahren gebrauchlich, welche mehr
oder minder einen qualitativen Charakter besitzen und
damit nur den Vergleich von Haftungsmessungen
ahnlicher Beschichtungen untereinander erlauben. Zur
Adhasionsmessung sind in der Literatur folgenden

Verfahren gebrauchlich:

Klebestreifentest (DIN EN ISO 2409): Ein Klebestreifen

wird aufgeklebt und méglichst reproduzierbar
abgezogen. Aus der Menge an Beschichtungsabriss

wird auf die Haftung der Beschichtung geschlossen.

Zugtest (DIN EN 24 624): Ein Stempel wird auf die

Beschichtung aufgeklebt und mittels einer Zug-
Druckmaschine die Zugspannung bei Abriss ermittelt.
Die Methode ist Schichten

problematisch, da die der Kleber die Kohasion der

im Falle poréser
Teilchen bei der Aushartung beeinflusst bzw. sich mit

dem Substrat verbindet.

Kratztest (DIN EN ISO 1518): Eine Diamantnadel wird

parallel zur Beschichtungsoberflache bewegt und

gleichzeitig langsam normal zur Beschichtung
verschoben. Die Nadel dringt dabei langsam in die
Beschichtung ein und bei einer gewissen Eindringtiefe
kommt es zum Abplatzen der Beschichtung. Dieser
Punkt kann Uber Kraftmessung und Auswertung der

Gerauschemissionen ermittelt werden.

Normal
load
Coating
Rockwell
diamond
Tangential force /
—ee
Substrate
| Scratch channel

Sample motion

Abbildung 221: Schema des Kratzttsets zur Haftungsmessugen
von Beschichtungen [233]

Die Verfahren Klebestreifentest und Zugtest bendtigen
eine relativ kohasive Beschichtung, z.B. Lackschichten
oder ahnliches bei denen der kohédsive Zusammenhalt
wesentlich groRer ist als ihre Adhasion zum Substrat.
Der

Kratztest ermdglicht Uber die Messung des
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zeitlichen Kraftverlaufs die qualitative Ermittlung von

Kohasion und Adhasion.

Die Katalysatorbeschichtung von Mikrostrukturen sollte,
um einen entsprechenden Oberflachenerhdhungseffekt
zu haben, sehr pords sein. Damit hat man es mit einer
wesentlich weniger kohasiven Schicht zu tun, welche

nur mit dem Kratztest tUberprift werden kénnte.

In der Literatur zur katalytischen Beschichtung von

Mikrostrukturen werden daher speziell adaptierte

qualitative Messungen zu Haftungsqualitat
vorgenommen, obwohl keine zertifizierte Methode zur
der auf

Quantifizierung Beschichtungshaftung

Mikrostrukturen verfligbar ist.

Oftmals wird die Beschichtungshaftung mit der
Ultraschall-Methode  [234]

wird die Beschichtung in eine Flussigkeit

sogenannten getestet.
Hierbei
getaucht und Uber einen Ultraschallgenerator eine

wechselnde Druck- und Schubkraft ausgewirkt.

Eine weitere Methode, welche auf realistische
Belastungen im Betrieb eines Reformers abzielt, ist es
vor der Ultraschallprifung noch eine thermische
Belastung durch mehrmaliges Aufheizen und Abkiihlen
von 20-800°C durchzufiihren [235]. Dies sollte die
Belastung der Schicht im Start-Stop-Betrieb in einem
on-board-Reformer simulieren. Aus Literaturdaten kann
man bei einem Beschichtungsverlust von 0-10% von

einer stabilen Beschichtung ausgehen [236 ,237].



9.3.4 In-situ-Harnstoff-Synthese-Beschichtung

Die Harnstoff unterstiitzte in-situ Ausfallung des CeO
zur Beschichtung wurde in Anlehnung an die
Ergebnisse von Casanovas et al. [238] durchgeflhrt,
der damit gute Ergebnisse bei der Beschichtung eines
Cu/MnOy-Katalysators darstellen konnte. Die durch
Harnstoff unterstitzte Ausfallung wird abseits der
Beschichtungstechnik zu Herstellung sehr feiner
Ausfallungen von Katalysatoren verwendet.

Der Harnstoff (NH2)2CO in der Fallungslésung zerfallt in
Abhangigkeit der eingestellten Reaktionstemperatur
durch Hydrolyse in Ammonium- und Karbonationen
[239].

(NH,),CO+H,0—2NH," + HCO,” +OH™ 1. 135

Dadurch wird in der Fallungslésung, welche infolge der

gelésten Metallnitrate einen sauren pH-Wert hat,

Abbildung 222: CeO,-Beschichtung nach der in-situ-
Harnstoffsynthese

langsam, Uber Stunden, der pH-Wert erhéht und es
kommt zur gleichmaRigen Ausfallung mit einer sehr
homogenen Korngréf3enverteilung wenn ein
Loslichkeitsprodukt des Metallhydroxids oder

Metallkarbonat Gberschritten wird.

Die Beschichtung erfolgte ausgehend von einer
Lésung (0,5-2 M) von Ce(NO3)3*6H20 und Harnstoff in
einem molaren Verhaltnis von [Ce2+]:[Harnstoﬁ] von
1:1. Die unterschiedlichen Lésungen wurden mit einer
Mikroliterpipette in die Kanale der Mikrostruktur
appliziert und danach die Beschichtung im
Trockenschrank fiir 4h bei 70°C getrocknet. Dabei
hydrolysierte der Harnstoff und das Cerium fiel als
Beschichtung aus, welche anschlieend bei 650°C Uber

Nacht kalziniert wurde.

In Abbildung 222 ist die Qualitat der Harnstoff-in-situ-
Beschichtung dargestellit.

.

O

Abbildung 223: CeO,-Beschichtung nach der Sol-Gel-Methode



Aus den Aufnahmen ist zu erkennen, dass es zur
Ausbildung einer Beschichtung gekommen ist. Diese ist
jedoch sehr briichig und bietet keine ausreichende
Haftung. Bereits ein leichtes Schragstellen des
Plattchens und Aufklopfen des Platichens auf der
Stirnkante flihrte zum Abrieseln der Beschichtung. Die
Beschichtung zeigte Stellen mit einer homogenen
Beschichtung im Wechsel mit Stellen mit Kratern und

Beschichtungsfehlern.

Um eine Verbesserung der Beschichtung zu erzielen

wurden folgende Varianten untersucht:

e 2-fache Auftragung der Lésung
e  Trocknungsschritt auf 15 Stunden verlangert

e  Trocknungsschritt in feuchter Atmosphare

Keine der Anderungen filhrte zu einer erkennbaren
Verbesserung. Die Harnstoffbeschichtungsversuche

wurden infolgedessen eingestellt.

9.3.,5  Sol-Gel-Beschichtung

Die Sol-Gel-Beschichtung wurde entsprechend den

Angaben von Thormann et al. [240] durchgefiihrt.

Zu Beginn wurde eine CeO2-Sol-Lésung durch
Zusammenfiigen von 0,472 ml Diethanolamin, 20 ml
Ethanol, 1,80 g Ammoniumceriumnitrat und 1 ml konz.
HNO3 hergestellt. Diese Ldésung wurde fir 4 Tage
geriihrt, um das Sol herzustellen. Als Indikator diente
der Farbumschlag der Lésung von orange-rot auf gelb.
Diese Lésung wurde anschlieBend mit Ethanol im
Verhaltnis 1: 0,5 verdinnt und mit der Mikroliterpipette

in die Kanale der Mikrostruktur appliziert.

AnschlieBend wurde die beschichtete Mikrostruktur bei
65°C fur 4h getrocknet und anschlieRend bei 650°C

Uber Nacht kalziniert.

In Abbildung 223 sind die Ergebnisse der Sol-Gel-

Beschichtungen dargestellt.

An den Aufnahmen erkennt man an wenigen Stellen
teils ordentliche Beschichtungen. In diesen sind jedoch

immer wieder aufgeplatzte und anschlieBend

ausgetrocknete Blasen zu finden. Weiters konnte auch
die Sol-Gel Beschichtung nicht homogen uber das
verteilt werden.

gesamte Mikrokanalplattchen

Beschichteten Stellen wechseln immer wieder mit

kahlen unbeschichteten Stellen ab.
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Die Beschichtungsmasse einer einmaligen Sol-Gel-

Beschichtung war sehr gering

Infolge der geringen Beschichtungsmasse konnte keine

Uberpriifung der Haftung vorgenommen werden, da die

Beschichtungsmasse im Bereich der
Messungenauigkeit der Wagung lag.

Die Sol-Gel-Beschichtungen wurden infolge der
ungleichmafigen  Schicht und der geringen

Beschichtungsmasse nicht weiter verfolgt.

9.3.6  Washcoatbeschichtung

Fir Washcoatbeschichtung wurde eine der Methode
zur Herstellung von Al,Oz-Washcoats von Zapf et al.
[230] modifiziert.

Zapf verwendete 3um Al,O3; Pulver, welches er mit dem
Binder Polyvinylalkohol und Essigsaure zur pH-Wert-
Senkung mit versetzte. Der saure pH-Wert dient zur
Erzielung von maximal geladenen Oberflachen und
damit Abstoflung der Partikel in der Suspension. Das
Zetapotential stellt eine GroRe zur Ermittlung der
Oberflachenladungen von suspendierten Teilchen dar.
Die

Wanderung der Teilchen in einem elektrischen Feld.

Messung erfolgt Uber elektrophoretische

Das Zetapotential in Abhangigkeit vom pH-Wert ist in
Abbildung 224 dargestellit.

50
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Abbildung 224: Zetapotential von Al,O; und CeO; in
Abhingigkeit vom pH-Wert, Pawlak [241]

Die Beschichtung wurde daher wie folgt durchgefiihrt:

Fir die wurden 0,75 g
Polyvinylalkohol PVA (130000 g/mol Molekulargewicht)
mit 11,41 g H,O gemischt und Uber Nacht bei 60 °C
geruhrt, bis sich das PVA gelost hatte. AnschlieBend
3,04 g 5um-CeOz-Pulver (Sigma-Adrich)

zugegeben. Der pH-Wert wurde mit 1 M NaOH auf den

Washcoatsuspension

wurden

Wert pH = 8 eingestellt und die Losung uber Nacht bei



Raumtemperatur geriihrt. Die Suspension wurde
danach auf die kalzinierten Mikrostrukturen

aufgebracht.

Die urspringliche Washcoatbeschichtung ist in
Abbildung 226 dargestellt. Die Beschichtungsqualitét
war im Vergleich zu den vorhergehenden Methoden
zwar wesentlich besser, jedoch zeigten sich eine Reihe
von Oberflachendefekten, z.B. Lécher oder Klumpen.

Die Haftung der Schicht war jedoch sehr schlecht. Bei
leichtem Klopfen auf die Kanten kam es schon zu rund
20% Gewichtverlust und ein anschlieBender Test mit
Ultraschall fiihrte innerhalb weniger Sekunden zum

vollstandigen Schichtverlust.

In weiterer Folge wurden die Beschichtungsparameter
bezliglich Bindergehalt und Feststoffgehalt variiert um
eine Schicht mit ausreichender Haftung zu erhalten. Die
untersuchten Varianten sind in der Abbildung 225
dargestellt. Der Datenpunkt 100/100 bezieht sich auf
die urspriingliche Washcoatherstellung.

PP ERIE IR | LA R

Abbildung 226: CeO,-Beschichtung nach Washcoating-Methode
nicht optimiert

=< 1 100/100
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Abbildung 225: Parametervariation zu Auffindung einer
‘Washcoatschicht mit guter Haftung.

Die Varianten mit héherem Flussigkeitsanteil in der
Suspension zeigten eine wesentlich verbesserte
Haftung, sodass letztendlich die Beschichtung mit 50%
Binder und 50% CeO2-Beladung im Vergleich zur
Ausgangssuspension ausgewahlt wurden.

Die Ergebnisse dieser optimierten Beschichtung sind in
der Abbildung 227 dargestellt.

Abbildung 227 CeO,-Beschichtung nach Washcoating-Methode
optimiert



Die Beschichtung ist sehr homogen und weist keine
Briiche, Locher oder ahnliches auf. Die in Abbildung
227 durch die
Beschichtungsablésung an den Flanken und kdnnen

sichtbaren Faden entstehen
durch einen Pinsel abgelést werden. Die Entstehung
der Faden kommt durch die Form der Flanken
zustande. Diese sind leicht konkav durch die tiefe
Atzung, siehe Abbildung 228. Nach der Fiillung der
Kanale mit der Suspension ist der Fliissigkeitsmeniskus
an der Oberkante von Kanal und Steg. Bei der
Trocknung zieht sich der Meniskus in den Kanal zurtick
und dabei bildet sich im oberen Stegbereich in den
Flanken eine Beschichtung die bei weiterer Trocknung

von der Hauptbeschichtung fadenartig abldst.

Fadenartige Ablésung

e

N

Beschichtung
Abbildung 228: Entstehung der fadenartigen Ablésung bei der
CeO,-Washcoatingmethode

Schicht,
fadenartigen Ablésungen mit einem Pinsel ist sehr gut,

Die Haftung der nach Entfernung der
denn nach einem 10 minutigen Ultraschalltest kam es

nur zu einem Beschichtungsverlust von ~1%.

Die optimierte Washcoatbeschichtungsvariante ist sehr

reproduzierbar und mit gleichbleibender Haftung
herstellbar, sodass diese Beschichtung fiir die weiteren

Mikroreaktorversuche verwendet wurde.

9.3.7 Ruthenium-Impréagnation

Auf Basis der optimierten Washcoatbeschichtung mit
CeO, wurde die Applikation des katalytisch aktiven
durch

Rutheniumsalzlésung vorgenommen.

Materials Impragnation mit einer

Ausgehend von der Ru/CeO; Katalysatorherstellung in
Pulverform wurde eine Lésung von Rutheniumchlorid
RuCl3*6 H>O mit der Konzentration ¢ = 0,2 g hergestellt
und durch Auftragung mit einer Mikroliterpipette eine
10%Ru/CeO,

Die Plattchen wurden

Ru-Beladung  entsprechend eine

Katalysator vorgenommen.
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wieder Uber Nacht bei 70° getrocknet und im Ofen bei
400°C fir 4h kalziniert.
Die Ergebnisse der sind in
Abbildung 229 dargestellit.

RuCls-Impragnation

Die Beschichtungsstruktur wurde durch die RuCls-
Die
Beschichtung weist starke Fehlstellen mit Léchern und

Impragnierung  im  Wesentlichen  zerstort.
ganze Abplatzungen auf. Bei genauer Betrachtung
kénnen erscheint die Substratoberflache unter den
Abplatzungen etwas rostfarben und rauer als vor der
Impragnierung. Die Haftung der Schicht hatte sich nach
der Impragnierung wesentlich verschlechtert und

blatterte bei leichtem Klopfen in ganzen Stiicken ab.

Nach eingehender Recherche konnte dieser Effekt auf

das Chlor in der RuCl; Impragnationslésung
zurlckgefiihrt  werden. Das Chlor in der
Impragnierungslésung  kann zur Korrosion des

metallischen Substrats fiihren. Dieser Vorgang wird
Bei

Substratoberflache zu

Lochfral’korrosion genannt [242]. Austrocknen

kommt es an der einer
Konzentration der Cl-lonen. Diese zerstoren lokal die
Edelstahls durch

unterschiedliche elektrolytische Potentiale kann es lokal

Passivschicht des und

zu starker Korrosion kommen.

Um diesen Effekt zu vermeiden wurde auf Ruthenium-
Ru(NO)(NO3); als

Impragnation zurtickgegriffen.

Nitrosyl-Nitrat Metallsalz  zur

Die Korrosion und Zerstérung der Beschichtung konnte
damit umgangen werden und es zeigten sich sehr

gleichmaRige Beschichtungen mit hoher Haftung.

In Abbildung 230 sind die Ru/CeO, Beschichtungen mit
Ru-Nitroysl-Nitrat als Vorlaufer dargestellt.

Die Schicht in den Kandlen ist sehr gleichméaRig und
nur an den Randbereichen gibt es Beschichtungsfehler.
nicht

Benetzungsgrenze der flissigen Suspension vorliegt,

Diese sind vermeidbar, da hier die

welche sich immer bei der Trocknung vom Kanalende

her zurtickziehen wird.



Abbildung 229: Ru/CeO, Beschichtung mit RuCl;-Losung.

9.3.8 Zusammenfassung der Beschichtungs-

versuche

Es wurden drei Beschichtungsmethoden zur
Herstellung von CeOz-Beschichungen auf metallischen

Mikrostrukturen untersucht:

e Harnstoff-Synthese In-situ-Beschichtung
e  Sol-Gel-Beschichtung

e Washcoat-Beschichtung

Die Harnstoff-In-Situ-Beschichtung zeigt eine sehr
schlechte Gleichmassigkeit und Beschichtungsqualitat
mit sehr schlechter Haftung.

Die Sol-Gel-Beschichtung ermdglichte nur eine geringe
Beschichtungsmasse und eine sehr ungleichmassige
Beschichtung mit guten und schlechten Bereichen. Die
Haftung war deshalb auch unterschiedlich mit leicht
abplatzenden Bereichen und teilweise gut haftenden
Zonen.

Abbildung 230: Ru/CeO, Beschichtung mit Ru(NO)(NO;);-
Losung.

Die Washcoatmethode ergab nach Optimierung der
Rezeptur sehr gleichmaRige Beschichtungen mit sehr
guter Haftung und sehr hoher Reproduzierbarkeit und
einer hohen Beschichtungsmasse und wurde daher fir
die weitergehenden Untersuchungen verwendet. Die
Qualitat der Beschichtung und Haftung wurde durch

Ru-Impragnierung nicht beeinflusst.

untersuchten
hinsichtlich

Die Eigenschaften der
Beschichtungsmethoden
Beschichtungsmenge, -qualitat und Haftung sind sind in
Tabelle 37 zusammengefasst.



Tabelle 37: Zusammenfassung der Ergebnisse aus den Beschichtungsversuchen

Schichtqualitat

Haftung

Beschichtung Masse [mg] [+++ > 0 > -] [+++ > 0 > -]
Harnstoff-in-situ

U1 (1-fache Beschichtung) 7,2 - -
U2 (2-fache Beschichtung) 10,1 - -
U3 (feuchte Atmosphare bei Trocknung) 8,3 - -
Sol-Gel

SG1 2,8 + -
SG2 1,3 ++ 0
SG3 0,7 0 -
Washcoating

W1 (Ausgangsrezeptur 100%Ce0./100%PVA) 107 + -
W2 (50%Ce0,/100%PVA) 56 + -
W3 (100%Ce0,/50%PVA) 80 + -
W4 (75%CeO,/75%PVA) 76 +++ ++
W5 (50%Ce0,/50%PVA) 69,1 +++ +++
W6 (50%Ce0,/50%PVA) (5Stk) 71,1 +/-0,4 +++ +++
W7 (50%Ce0,/50%PVA) (5Stk) 70,2 +/- 0,3 +++ +++

Aus der Ermittlung der spezifischen Oberflache des
beschichteten Pulvers lasst sich die
Oberflachensteigerung der katalytischen Mikrostruktur
Washcoatbeschichtung

infolge  der  optimierten

abschatzen:

Der Oberflachensteigerungsfaktor SEF  (Surface-

Enhancement-Factor) ist das Verhalinis der
Oberflache  der

Mikrostrukturen Aceom und der inneren Oberflache der

geometrischen unbeschichteten

Beschichtung Acoat.

A
SEF — Coat

Geom

Gl. 136
Die geometrische Oberflache des mikrostrukturierten
Plattchens betragt

Aceo = 1,9-10° m?

Die CeO,-Masse der Beschichtung betragt mit der
spezifischen Oberflaiche SAceo2 = 14 m2/g

Mceo2 =0,07 g

Damit ergibt sich fur die beschichtete Mikrostruktur eine
CeO2-Oberflache von

Acoat = 0,98 m?

Die  Oberflachensteigerungfaktor SEF  (Surface-

Enhancement-Factor) ist daher

SEF = Aceo2/Aceo = 504,2 m*im?

Der Oberflachensteigerungsfaktor liegt im Vergleich zur

Literatur in einem sehr guten Bereich, siehe Tabelle 38.

Tabelle 38: Vergleich verschiedener Beschichtungen in der
Literatur

Referenz S SE2F 2
[m2/g] [m“/m?]

Sol-Gel-Beschichtungen
Rh/Al,05 Schubert [243] 71,2 146
AlLO3 Cebollada [244] 238 1300
SiO, Haas-Santo [245] | k.A. 255
Rh/Al,04 Thormann [246] 42 164
Rh/CeO, Thormann [246] 24 74
Washcoat-Beschichtungen
Pt/CeO,/Al,O4 Germani [247] 72 3700
Ru/CeO, diese Arbeit 14 504
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Unterschiede im SEF der

Beschichtungen

Die  wesentlichen
verschiedenen liegen in  der
Beschichtungsmasse und der spezifischen Oberflache
der Beschichtung. Sol-Gel-Beschichtungen erlauben im
wesentlich

Vergleich zur Washcoatbeschichtung

weniger Masse, jedoch sehr hohe spezifische
Oberflachen. Al,O3 im Vergleich mit CeO, ermdglicht
wesentlich héhere spezifische Oberflachen und damit
héhere SEF. Die

Beschichtungen liegen daher im sehr guten Bereich.

in dieser Arbeit hergestellten




9.4 Charakterisierung des Mikroreaktors

9.4.1 Isothermie des Mikroreaktors

Vor den ersten Versuchen wurde infolge der hohen

Reaktormasse, von einem isothermen Verhalten
ausgegangen. Die ersten Versuche zeigten jedoch
einen sehr starken Temperaturgradienten im Reaktor
entlang der Durchstrémungsrichtung. Dieser Gradient
wird bei héheren Temperaturen immer ausgepragter
und ist durch den Heizelementeinbau bedingt, welche

nicht Uber die ganze Léange des Reaktors verlaufen.

In Abbildung 231 ist der Mikroreaktor, der Einbau der
Heizelemente und die Durchstromung, wie vom

Hersteller IMM empfohlen, schematisch dargestellt.

Heizelement

dT/d; \ |

DY, |

Deckel

F':I

Grundkorper

f‘f

Mikro-
— T, ien T,
Auslass

— 1

Einlass

I I
Abbildung 231: Schema des Mikroreaktor mit Anstromung
entsprechend dem Hersteller Fa. IMM

Der Temperaturverlauf Gber den Reaktorblock konnte
bei auf 700°C wund Abheben

Warmedammung infolge des Glihens des Reaktors

Aufheizung der

beobachtet werden und es zeigte sich ein Gradient, der
in Richtung des Pfeiles dT/ds anstieg.

Da die Ethanolreformierung eine endotherme Reaktion
ist und das einstromende Eduktgemisch erst auf

Reaktionstemperatur erwdrmt werden muss, war die

Tabelle 39: Temperaturverliufe im Mikroreaktor

vom Hersteller vorgegebene Durchflussrichtung nicht
optimal. Daher wurde die Durchstrémungsrichtung im
Reaktor umgekehrt und um den Warmeverlust am
Deckel auszugleichen wurde eine wesentlich starkere
Dammschicht aus Schamottesteinen um den Reaktor
Zur
Reaktionstemperatur entlang der Strémungsrichtung

gebaut. Messung der tatsachlichen
der Mikrostrukturen wurde ein weiteres Thermoelement
entlang der Mikrokanalplatten gefiihrt.

Die

Durchstrémung mit Inertgas sind in

Ergebnisse der Isothermie-Messungen bei

Bei den Versuchen
Die

Temperaturregelung des Mikroreaktors erfolgte Giber die

Tabelle 39 zusammengefasst.

waren 2 Mikrokanalplattchen montiert.

Temperaturmessstelle Ten im Einlass des

Mikroreaktors. Die Temperatur Tus ist an den
Mikrokanalplattchen gemessen und die Position gibt
den Abstand vom Einlass des Mikrokanalplattchens an
(0 < x < 50mm). Taus ist die Temperaturmessstelle
siehe

stromabwarts nach dem Mikrokanalblock,

Abbildung 232 zum besseren Verstandnis.

Die Vorkehrungen ermdglichen einen relativ guten

isothermen  Temperaturverlauf im  Reaktor mit
Abweichungen von max. 2% bezogen auf den Sollwert.
Die

Mikrostruktur ist

leichte Temperaturerhbhung am Beginn der

wegen der endothermen

Reformierungsreaktion sogar vorteilhaft.

Gegen Ende der Mikrostruktur kommt es zu einem
leichten Temperaturabfall von rund 50°C. Dieser ist
durch die schlechte Warmezufuhr im Auslassbereich
bedingt und konnte trotz verbesserter Isolierung nicht

vermieden werden konnte.

5 5 Tws [°C] .
Tse [°C Tew [°C] 5mm 10mm 20mm 30mm 40mm 45mm Taus["Cl
400 401 404 404 402 401 399 396 361
500 501 507 507 505 504 503 500 460
600 600 609 609 608 606 605 601 558
700 701 711 712 712 713 708 703 655
Tsp ...  Sollwert der Temperaturregelung

Tew ...  Temperatur im Einlassbereich
Tws ...  Temperatur in der Mikrostruktur entlang der Stromumgsrichtung (x = 0 ... 50mm)
Taus ... Temperatur im Auslassbereich
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Das Thermoelement im Einlassbereich Ten eignet sich

gut zur Temperaturregelung des Mikroreaktors.

Abbildung 232: Temperaturmessstellen im Mikroreaktor

9.4.2 Mikroreaktordichtung

Der Mikroreaktor wird mittels einer stahlverstarkten
Graphitdichtung der Fa. SGL Carbon, Typ Sigraflex
Economy V15010C4 mit 1,5mm Dicke, abgedichtet. Die
Dichtung ermdglicht infolge ihrer starken Verformbarkeit
einen guten Ausgleich etwaiger Unebenheiten der
Dichtflachen.

Der Hersteller [248] gibt eine hohe Bestandigkeit in

reduzierenden  Umgebungen und  oxidierenden
Umgebungen bis 500°C an. Zur Abschatzung der
Oxdiation der Graphitdichtung wurde ein Versuch unter
reduzierender und oxidierender Atmosphére in der

Thermowaage durchgefiihrt, siehe Abbildung 233.

TG 1% Temp. /°C
100 |~ (———t——————— ‘1700
7
/
95 // 600
20
y~—- 500
85 /
80 // 400
75 // Reduziende Oxidierende 300
7/ A phére At phére
701 /
/ 200
65
- 100
0 50 100 150 200

Zeit /min

Abbildung 233: Reduktions- und Oxidationseigenschaften der
verwendeten Graphitdichtung
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Die

Atmosphare ist minimal und vom geanderten Auftrieb

Gewichtsabnahme in der reduzierenden

des Probenbehalters bedingt. Fir diese Messung
wurde keine Vergleichsmessung mit leerem Tiegel
durchgefiihrt, welche den Auftriebseffekt kompensieren
Bei
Atmosphare bei 700°C kommt es zu einer starken

wurde. Umschaltung in eine oxidierende

Gewichtsabnahme durch die Kohlenstoffoxidation.

Im Einbauzustand der Dichtung im Mikroreaktor kommt
es daher an der Aussenseite der
Die

jedoch im Vergleich zur Thermogravimetermessung als

Dichtung zur

Kohlenstoffoxidation. Massenverlustrate  kann
wesentlich kleiner angenommen werden, da nur die
Umfangsflache (Umfang x gepresste Dicke) der
Dichtung der Luft ausgesetzt ist. Die Dichtungsbreite
betragt rund 1 cm, sodass auch Versuche bei 700°C
Uber

langere Zeit ohne Leckagen der Dichtung

durchgefiihrt werden kénnen.

Die Abbildung 234 zeigt den Mikroreaktor mit gedffneter

Isolierhaube bei einer Reaktionstemperatur von 700°C.

Abbildung 234: Mikroreaktor bei einer Betriebstemperatur von
700°C

9.4.3  Stromungsverhalten des Mikroreaktors

Die Strémung in den Mikrokanalen ist infolge der
geringen hydraulischen Durchmesser der Kanale (dn =
400-600 pm) Uber einen sehr weiten DurchfluBbereich
im laminaren Bereich. Einer Abschatzung zufolge kann
man mit Re-Zahlen im Bereich 0,1 — 100 rechnen.

Re:u.d”
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Ob die Stromung in den Mikrostrukturen als

Pfropfenstrdmung angesehen werden kann hangt vom
axialen Dispersionskoeffizent der Stréomung ab. Der
axiale Dispersionkoeffizient Dax bewirkt ahnlich dem
konvektivem eine

Transport Bewegung in

Strémungsrichtung, siehe GI. 138.

ac aZC ac GIl. 138

o« _p ge_, <

ot “ 0z2 oz

oC 1 9*°C oC Gl 139

0® BooZ® oZ

z=2,0="4 =% Gl. 140
L L C

Der axiale Dispersionskoeffizient andert die radialen
und axialen Konzentrationsprofile und seine Grofe ist
ein Mass, ob Pfropfenstromung vorherrscht. Aus der
dimensionslosen Transportgleichung erhalt man die
GroRe

Beschreibung der Abweichung einer Strdmung vom

Bodenstein-Zahl als dimensionslose zur

Propfenstromungsverhalten.

ul
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Die Bodenstein-Zahl ist das Verhaltnis des
Stofftransports  infolge reiner  Konvektion zum

Stofftransport durch Dispersioneffekte. Die Entstehung
der Stromungsungleichverteilung durch Dispersion ist in

Abbildung 235 schematisch dargestellt.

a)

|
|
|
|

Abbildung 235: Typen der Stromungsungleichverteilung in
Festbetten a) mikroskopische, b) mesoskopische und c)
makroskopische Stromungsungleichverteilung [249]
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Im Mikroreaktor werden Dispersionseffekte am ehesten
durch

infolge der Grenzschichten entstehen.

makroskopische  Strdmungungleichverteilung
Eine Abschatzung des Stromungsverhaltens kann Uber
die Messung des Verweilzeitverhaltens des Reaktors
erfolgen.

Dazu wurde der Reaktor mit einem zeitlichen Sprung
einer Konzentration, (100Nml/min N2 + 20ml/min Ar)
durchspiilt und gleichzeitig die Antwortfunktion darauf
aufgenommen. Infolge des Strémungsverhaltens im
Reaktor kommt es durch Dispersionseffekte entlang
des Reaktors zum Verwaschen des Eingangsimpulses.
Am Ausgang erhalt dem

man entsprechend

Strémungsverhalten im Reaktor eine
Konzentrationsantwort, welche ein charakteristisches
Aussehen hat.

Die Ergebnisse der Verweilzeitmessungen sind in
Abbildung 236 und Abbildung 237 dargestellt. In
Abbildung 236 ist der
Konzentrationsverlauf Antwort
Stufenfunktion mit C=0 bei T<0 und C=Cy bei T>=0

dargestellt. Bypass entspricht der Strémung Uber den

normalisierte

als auf eine

internen Bypass im Katalysatorteststand. Man sieht
eine Verzogerung der Antwort um rund 25 Sekunden,
welche durch die Zeit der Strdmung bis zum
Massenspektormeter bedingt ist. Der Anstieg auf Cg
erfolgt sehr steil, sodass man nur eine geringe
Dispersion verzeichnen kann. Die Verldaufe mit der
Bezeichnung ,Reaktor und ,Reaktor+MS* ensprechen
dem reinen Mikroreaktor mit und ohne Mikrostrukturteil
(3 Plattchen). Beide Messungen weisen, infolge der
langeren Leitungen eine hdhere Verzégerung auf, und
zeigen eine starkere Dispersion, welche aber bei
beiden Versuchen ahnlich ist und hauptsachlich vom
Stromverteilerraum vor und dem Stromsammlerraum
welche in

nach den Mikrostrukturen

Abbildung 232 zu sehen sind.

stammen,
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Abbildung 236: Verweilzeitverlauf — Antwortfunktion F(t) auf
Konztrationssprung bei t=0

Zur genaueren Ermittlung der axialen Dispersion wurde
die normierte Wahrscheinlichkeitsfunktion E(t/T) der
obigen  Verweilzeitmessungen ermittelt und in
Abbildung 237 dargestellit.
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E@¢IT)=E@®)-T
F(t) ... Verweilzeitverhalten
E(t) ... Verweilzeitwahrscheinlichkeit
t... Zeit ab Messbeginn
T ... Mittlere Verweilzeit

Hier sieht man, dass der Einbau der Mikrostruktur im
Reaktor den Verlauf der Verweilzeitwahrscheinlichkeit
enger und héher macht und damit die Mikrostruktur die

Dispersion verringert.

5.00
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4.00 4
350 -
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£ 250 |
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150
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—A— Reaktor+MS
—o— Reaktor

Abbildung 237: Normierte Verweilzeitwahrscheinlichkeits-
funktion der Verweilzeitmessungen

Die Verweilzeitwahrscheinlichkeiten zeigen einem der
Pfropfenstrémung ahnlichen Verlauf.
Aus der Verweilzeitwahrscheinlichkeit lasst sich der
axiale Dispersionskoeffizient, Bodenstein-Zahl Bo,
ermitteln.

Bo

E(IT) 0 = . Gl 143

Nach den Rechenregeln von Verweilzeiten in Serien-
schaltungen [250], kann man damit die Bodenstein-Zahl
der reinen Mikrostruktur ~ abschétzen. Eine
Zusammenfassung der Bodenstein-Zahlen ist in Tabelle
40 gegeben.

Tabelle 40: Bodenstein-Zahlen fiir verschiedene Verweilzeit —
Konfigurationen

Verweilzeit-Konfiguration Bo
Bypass 258
Reaktor 95
Reaktor+MS 177
Mikrostruktur (MS) 253

Alle Konfigurationen zeigen hohe Bodenstein-Zahlen
und fiir Bo > 100 kann man eine Pfropfenstromung mit
nur geringen Dispersionseffekten ausgehen. Die
hauptsachliche Vermischung findet im Zufluss- und
Abflussraum des Reaktors statt, allerdings sind die
Mischungseffekte auch in diesen Zonen als gering

einzuschatzen.



9.5 Mikroreaktorversuche

95.1 Leerrohrversuch

Die pulverférmigen Katalysatorproben wurden in einem
Festbett in einem Quarzreaktor vermessen, welcher
einen hohen Grad an Inertheit beziiglich Reaktionen mit

Ethanol aufwies, siehe Kapitel 5.5.

Das Reaktionssystem im Mikroreaktor stellt hingegen
ein wesentlich komplexeres System dar. Im Vergleich
zum Quarzreaktor, in welchem das Ethanol-Wasser-
Gemisch erst im Katalysatorbett auf die endgiiltige
Reaktionstemperatur  gebracht wird, wird das
Eduktgemisch beim Durchlauf durch den Mikroreaktor
wesentlich Ianger auf hoher Temperatur gehalten. Das
Volumen des Anstrdmungsbereichs ist im Vergleich
zum Reaktorvolumen, worunter der freie Querschnitt
der Mikrokandle mal der Lange zu verstehen ist, sehr

grof3.

Simson et al. [251], welche die Ethanolreformierung in
monolithischen Reaktoren untersuchten, weisen auf die
Wichtigkeit der

Reaktorwanden hin.

Reaktion des Ethanols mit den

Zur

Reaktorinnenwaénden wurde ein Leerrohrversuch mit

Identifizierung etwaiger Reaktionen mit den

dem Mikroreaktor durchgefiihnrt. Dazu wurde der
Reaktor mit unbeschichteten Mikrostrukturplatichen
beschickt.

temperaturprogrammierte Reduktion mit Wasserstoff

Danach wurde eine
bis 650°C durchgefiihrt, dieser Schritt wird analog zur

Aktivierung der Katalysatorbeschichtung in den
weiteren Versuchen durchgefiihrt. AnschlieRend wurde
eine Ethanol-Wassermischung mit S/E = 6 flr jeweils
eine Stunde durch den Reaktor gestréomt und die
Temperaturen von 700°C in 50°C Stufen auf 400°C

abgesenkt.

Der Ethanolumsatz und die Wasserstoffausbeute der
Leerrohrversuche sind in Abbildung 238 dargestellt. Der
Reaktor mit den unbeschichteten Mikrostrukturen zeigt
einen relativ hohen Umsatz, welcher mit der
Temperatur zunimmt und bei 700°C rund 83% erreicht.
Die Wasserstoffausbeute bleibt jedoch gering und
betragt bei 700°C rund 13%. Diese Ergebnisse liegen

im Bereich von Simson et al. [251], welche in deren
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unpassivierten Reaktionssystem ebenfalls bei 600°C
28% und bei 715°C rund 73% Umsatz gemessen
Die
passiviertes

haben. Autoren verwendeten weiters ein

Reaktorrohr, welches mit einer

Beschichtung namens Silicosteel von der Fa. Restek
beschichtet wurde und auch im
Chromatographiebereich zum Einsatz kommt. Dadurch
konnten sie den Umsatz auf rund 44% bei 725°C

senken.
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Abbildung 238: Ethanolumsatz und H,-Ausbeute im
Mikroreaktor mit unbeschichteten Edelstahlmikrostrukturen,
GHSYV =15000 1/h, S/E=6, WHSYV = 3000mlgon/gkach

45
40
35 ——H2
—=-C02

co
—o—CH4
20 A —¥— Acetaldehyde
15 4 —A—C2H4
—=-C2H6

30 4
25

10
5 4
0 - T T

350 450 550 650 750 850

Temperatur [°C]

Produktselektivitat [mol%]

Abbildung 239: Produktzusammensetzung auf trockner Basis
der Ethanolreformierung im Mikroreaktor mit unbeschichteten
Edelstahlmikrostrukturen, GHSV = 15000 1/h, S/E=6, WHSV =
3000mlgion/gkach

Die Produktzusammensetzungen der Leerrohrversuche
in Abbildung 239 dargestellt. Es
interessant, da bis zu Temperaturen von 600°C der
Ethanol im Wesentlichen unter der
Acetaldehyd dehydriert wird. Erst bei

Temperaturen Uber 650°C kommt es zum Riickgang

sind ist sehr
Bildung von
héheren
der Acetaldehydselektivitat durch Zersetzung des
Acetaldehyds.

Dehydrierung
C,H;O0H — C,H,0 +H,

Gl 144



Acetaldehyd-Zersetzung
C2H40 = CH4 +CO

Dehydratisierung
C,HsOH — C,H, + H,O

Gl 145

Gl 146

Die erwartete Dehydratisierung zu Ethanol setzte nur in
geringem Ausmalf bei hohen Temperaturen tber 650°C
ein. Simson et al. [251] im Gegensatz konnte schon bei
Temperaturen von 600°C bedeutende Menge an

Ethylen messen.

tritt
geringer Form auf, wie aus dem Wasserumsatz in
Abbildung 240 dargestellt ersichtlich ist.

Die Acetaldehydreformierungsreaktion nur in

1.40 4
= 1.20 4
=
N 1.00 -
©
€ 0.80
@ 0.60 - —— H20-Umsatz
= 040 1
0.20 4
0.00 T T T T T
350 450 550 650 750 850

Temperatur [°C]

Abbildung 240: Wasserumsatz der Ethanolreformierung im
Mikroreaktor mit unbeschichteten Edelstahlmikrostrukturen,
GHSYV =15000 1/h, S/E=6, WHSV = 3000mlgon/gkach

Die Ergebnisse zeigen, dass die Leerrohraktivitat des

Reaktors nicht zu vernachlassigen ist und das
hauptsachlich eine Dehydrierung auftritt und das dabei
gebildete Acetaldehyd bei

Methan und CO zerfallt. Die Ethanoldehydrierung zu

héherer Temperatur in

CoHs findet erst bei hohen Temperaturen und nur in

einem geringen Ausmal statt.

Der Aufbau des Mikroreaktors ist bezlglich der

Einlasssituation nicht optimal, siehe Abbildung 241, da
des Einlasses

das Volumen im Vergleich zur

katalytischen Mikrostruktur ziemlich groR ist.

Auslass Einlass
— v itaren | Ven o—
AUS strukturen EIN
VMS

Abbildung 241: Zonen des Mikroreaktors
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In Tabelle 41 sind die Volumen der unterschiedlichen
Zonen zusammengestellt und die Verweilzeit flr
Messungen mit 5 Mikrostrukturplattchen und GHSV =
15000 1/h fiir 650°C angegeben

Tabelle 41: Zonenvolumen und Verweilzeit

Zone Volumen [ml] Verweilzeit [ms]
Einlass ~9 670
Mikrostruktur ~1 77
Auslass ~36 2700
Infolge der Beheizung ist der Einlassraum auf
Reaktionstemperatur und es kann nicht
ausgeschlossen werden, dass bei der langen

Verweilzeit im Einlassraum bereits dort wesentliche

Reaktionen ablaufen.

Fir ein weiterfihrendes Projekt misste man den
Einlassbereich adaptieren. Man konnte einen porésen
Metallschaum zur Volumensreduktion einbringen oder
ein Metallstiick mit Einlauftrichter fertigen und in den

Einlaufbereich vor die Mikrostruktur einlegen.

9.5.2 Ethanolumsetzung im mikrostrukturiertem
Reaktor
9.5.2.1  Aktivierung des Ru/CeQO, Katalysators

Der Katalysator liegt nach der Beschichtung und
Kalzinierung als RuO,/CeO; Katalysator und muss vor

seinem Einsatz reduziert werden.

Die Reduktion heilt die

beschichteten Mikrostrukturen wurden nach Einbau im

erfolgt in-situ, das

Mikroreaktor unter Hz-Atmosphdre und linearen
Temperaturerhdhung reduziert.
Der Verlauf der Wasserentstehung infolge der

temperaturprogrammierten Reduktion ist in Abbildung
242 dargestellt.
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Abbildung 242: In-situ Reduktion der 10%Ru/CeO,
beschichteten Mikrostrukturen

Der Verlauf zeigt die Wasserentstehung infolge der
Reduktion 10%Ru/Ce0O,-Katalysators.
Ruthenium zeigt einen maximalen Reduktionspeak bei
275°C. sind
Reduktionspeaks bei ~500°C und ~700°C, welche dem

Niedertemperatur-

des Das

rund Weiters zwei weitere

und beginnenden
Hochtemperaturreduktionspeak von CeO; zugeordnet

werden konnen.

Das Ruthenium reduziert auf der beschichteten
Mikrostruktur bei wesentlich héheren Temperaturen als
am pulverférmigen Ru/CeO; Katalysator, bei welchem
180°C lag,

Reduktionsmaximum bei siehe

Abbildung 174.

das

Der genaue Vergleich ist allerdings unzulassig, da der
Mikroreaktor im Vergleich zum Quarzreaktor, in
welchem die Pulverproben vermessen wurden, eine
sehr hohe thermische Tragheit besitzt und infolge
seines nachteiligen Aufbaus nicht lokal gleichmassig
aufgeheizt werden kann. Der Mikroreaktor hat vor allem
beim Aufheizen, in diesem Fall von Raumtemperatur
auf 700°C, einen sehr starken Gradienten entlang der
Strdmungsrichtung und daher ist nur ein Teil des

Reaktors auf der gemessenen Temperatur.

Die Unterschiede konnten anderseits auch in der
unterschiedlichen Durchstrdomung des beschichteten
Katalysators im Mikroreaktor und des pulverférmigen

Katalysators im Festbett liegen. Wahrend die externen

Stofftransporteffekte bei der pulverférmigen Probe
vernachlassigbar  sind, sind diese bei der
Katalysatorschicht im Mikroreaktor nicht

vernachlassigbar. Diese filhren zur Ausbildung einer
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Konzentrationsgrenzschicht und kénnten den Effekt der

schlechteren Reduzierbarkeit erklaren.

9.5.3 Ethanolumsetzung

Die Versuchserie wurde mit 5 Mikrostrukturplattchen,
welche mit dem 10%Ru/CeO, Katalysator beschichtet
wurden, entsprechend denn Versuchsbedingungen in
Tabelle 42 durchgefiihrt. Diese Anzahl von Plattchen
wurde eingesetzt, um einen groReren Spielraum

bezuglich einer Verlangerung der Verweilzeit zu haben.

Tabelle 42: Versuchsbedingungen Mikroreaktortests

Versuchsbedingungen

5 Mikrostrukturplattchen (352 mg Katalysator)
GHSV = 15000 1/h

WHSV = 3400mlgion/gkath

S/E=6

N2/Ar/EtOH/H,O = 100/20/20/120 Nml/min

Weiters wurde der Reaktor unter den
Rahmenbedingungen der verbesserten Isothermie,
siehe Kapitel 9.4.1 betrieben. Das

Temperaturprogramm der Messungen ist in Abbildung
243 dargestellt.
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Abbildung 243: Temperaturprogramm zur Bestimmung der
Aktivitit des 10%Ru/CeO; Schichtkatalysators

Das Programm beginnt mit der Reaktionstemperatur
von 700°C und senkt die Temperatur stufenweise um
50°C fur 1h bis auf 400°C ab. Danach wird die
Reaktionstemperatur wieder auf 700°C angehoben um
eine etwaige Deaktivierung erkennen zu kénnen. Die
thermische Tragheit des Mikroreaktors infolge seiner
hohen Masse macht eine schnelle Temperaturanderung
einem Uber- oder Unterschreiten des

nur unter

Sollwertes  moglich. Moderatere  PID-Parameter

verandern die Dauer des Temperatursprungs sehr



stark. Die Zeit auf einer Temperaturstufe wurde auf 1h
begrenzt, damit bei einer auftretende Deaktivierung
keinen zu groRen EinfluR auf die Messergebnisse

ausuliben kann.

In Abbildung 244 ist der Ethanolumsatz und die

Wasserstoffausbeute Uber die Reaktionszeit dargestellt.

Im niedrigen Temperaturbereich von 400-450°C zeigt
der Katalysator nur sehr geringe Aktivitdt und die
Wasserstoffausbeute ist gering im Vergleich zur
thermodynamischen Wasserstoffausbeute.
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Abbildung 244: Ethanolumsatz und H,-Ausbeute der
Ethanolreformierung in Mikrostrukturen, GHSV = 15000 1/h,
S/E=6, WHSYV = 3400mlgon/gkach

Zwischen 450 und 550°C kommt es zu einem sehr
starken Aktivitatsanstieg. Die Wasserstoffausbeute
steigt ebenfalls und erreicht bei 650°C ein Maximum
von rund 78%. Bei einer Temperaturerhdhung auf
700°C

Wasserstoffausbeute von beinahe 8%. Die Erklarung

kommt es Zu einem Verlust an

fur diesen Effekt wird weiter unten, im Rahmen der

Produktzusammensetzungen gegeben.

T=700°C Punktes
Ethanolumsatzes

Die Wiederholung des
hinsichtlich

Wasserstoffausbeute keine Deaktivierung bzw. eine

zeigt

des und der

Reaktivierung, falls der Katalysator bei der
vorhergehenden Temperaturabsenkung deaktivierte.
Auch die Produktzusammensetzung konnte beim

erneuten Aufheizen wieder erreicht werden.

Die Produktzusammensetzung der Ethanolreformierung
ist in Abbildung 245 dargestellt.
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Abbildung 245: Produktzusammensetzung auf trockener Basis in
Molprozent der Ethanolreformierung in Mikrostrukturen,
GHSYV =15000 1/h, S/E=6, WHSYV = 3400mlgon/gkach

Bei niedrigen Temperaturen entstehen hauptséachicih
Acetaldehyd und Wasserstoff aus der Dehydrierung von
Ethanol. Bei mittleren Temperaturen kommt es zur
Folgereaktion von Acetaldehyd. Die Nebenprodukte
sind hauptsachlich CO und CO, und nur geringe
Mengen an CH4. Dies zeigt, dass der Katalysator das
Acetaldehyd Bei

Temperaturen die

nicht zersetzt.
600°C ist

Acetaldehydeumsetzung beinahe vollstandig erfolgt.

reformiert und

uber

In Abbildung trockene

Produktzusammensetzung

246 ist die
nochmals vergroRert
dargestellt, um die Bildung von Nebenprodukten

erkenntlich zu machen.

Im Falle der entsteht das
Methylradikal

sondern

Ethanolreformierung
nicht durch die
C-C-Bindungsspaltung des

Methanaktivierung
infolge der
Ethanols, welche bei weit niedrigeren Temperaturen als
die Methanaktivierung stattfindet. Die Spuren von C3H4
und CzHe stammen daher hdéchstwahrscheinlich aus

den Folgereaktionen des Methylradikals.

CH,-Aktivierung

Gl. 147
CH;— CH3(a) +H(a)
Acetaldehyd-Zersetzung

Gl. 148
2CH3(a) — CgHg
Dehydrierung
CHs— CH, + H,
CHy— CH>, + H, Gl. 149

CH,— 2C+H,
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Abbildung 246: Nebenprodukte auf trockener Basis in
Molprozent der Ethanolreformierung in Mikrostrukturen,
GHSV =15000 1/h, S/E=6, WHSYV = 3400mlgon/gkach

Weiters treten bei 500°C Spuren von Aceton auf,

welches sich hochstwahrscheinlich aus den

adsorbierten Acetaldehydfragmenten bildet.

Der Verlauf der CH4-Konzentration ist auf den ersten
Blick etwas widersinnig. Bis zu 600°C bleibt die CHa-
Konzentration beinahe konstant und steigt dann bei
weiterer Temperaturerhdhung von 650-700°C auf fast
das Doppelte an. Dieser Methananstieg begriindet auch
den starken Hz-Ausbeuteabfall bei 700°C in Abbildung
244,
Temperaturerh6hung auf 700°C einen Rickgang der
die

hohen Temperaturen aktiv

Eigentlich musste es bei einer

Methankonzentration geben, da
Methanreformierung bei
wird. Die Abnahme der Methanbildung bei Steigerung
der Temperatur war auch bei dem pulverformigen
10%Ru/CeO3

beschichteten Katalysators kann dieser Effekt auf das

Katalysator ersichtlich. Im Falle des
grosse Totvolumen im Zulauf vor den Mikrostrukturen
zurlickgefiihrt werden. Die hohe Temperatur und lange

Verweilzeit im Einlaufbereich, siehe Tabelle 41, fiihren

durch thermische Zersetzung von Ethanol
entsprechend GI. 150 zur Bildung von CHys.
Ethanol-Zersetzung

Gl. 150

CgHjOH—> CH4 +CO+H2

Der starke CH4 Anstieg ist somit tber die thermische
Zersetzung im Einlaufbereich erklarbar und stimmt mit
der  Leerrohrversuche mit

den Ergebnissen

siehe
Abbildung 239. Die Reduktion des Totvolumens des

unbeschichteten  Mikrostrukturen  Uberein,
Mikroreaktors ist, wie bereits besprochen, in weiteren

Untersuchungen dringends notwendig.
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9.5.4 Deaktivierung des 10%RuCeO; -

Schichkatalysators

In weiterer Folge wurde das Temperaturprogramm,
Abbildung 243,

durchlaufen, um einen etwaigen Aktivitatsverlust bei

siehe mehrfach  hintereinander
Temperaturen mit T<700°C zu erkennen. In Tabelle 43
ist die Katalysatoreinsatzzeit zu Beginn der Messungen
Abbildung 247

Ethanolumsatz und die Wasserstoffausbeute fiir die

dargestellt und in sind der

einzelnen Zyklen dargestellt.

Tabelle 43: Katalysatoreinsatzzeit zu Beginn des Zyklus

Zyklus Katalysatoreinsatzzeit [h]
1 0-10
2 10-20
3 20-30
4 30-40

100

75 4
—— 1-Zyklus
—k— 2-Zyklus
—8— 3-Zyklus

4-Zyklus

50 1

EtOH-Umsatz [%]

25 A
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Abbildung 247: Ethanolumsatz und H,-Ausbeute der
Ethanolreformierung in Mikrostrukturen fiir eine verschiedene
Anzahl von Temperaturzyklen, GHSV = 15000 1/h, S/E=6,
WHSV = 3400mlE‘0H/gKa.h

Es ist ersichtlich, dass der Umsatz und die

Wasserstoffausbeute bei 700°C keine gute Aussage
Uber eine Katalysatordeaktivierung erméglichen, da bei
allen Zyklen vollstandiger Umsatz und beinahe gleiche

Wasserstoffausbeute erzielt wurden.



Wesentlich interessanter sind die Betriebspunkte bei
500-600°C,

sensibler auf eine Deaktivierung reagieren.

Reaktionstemperaturen  von welche

Der 1-Zyklus wurde mit dem frischen Katalysator
durchgefiihrt. Im Vergleich dazu sieht man fir die
Zyklen 2 eine starke Deaktivierung, der den gleichen
Umsatz wie am frischen Katalysator nur bei rund 50-

60°C hoéheren Reaktionstemperaturen erlaubt.

Der Aktivitatsverlust vom zweiten auf den dritten Zyklus
ist gering und bei einem weiteren Zyklus kommt es zu

keinem weiteren Aktivitatsverlust.

In den Abbildung 248 bis Abbildung 250 sind die
Produktselektivitdten von CO, CH4 und CyHs4 in den

unterschiedlichen Zyklen zusammengestellt.
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Abbildung 248: CO-Selektivitit wihrend den

Deaktivierungszyklen

4.50
T 4.00 1~ 0 1-Zyklus
° —
E 350 —l 0 2-Zyklus
< 3-Zyklus
T 3.00
o @ 4-Zyklus
8 250
2
€ 200
[}
2 1.50 A
S 1.00 |
3
& 050

0.00 ;

700 650 600 550 500 450

Temperatur [°C]

Abbildung 249: CH,-Selektivitit wihrend den
Deaktivierungszyklen

176

1.00

090 | O 1-Zyklus —I | —

0 2-Zyklus — | T
080 1 3-Zyklus —l ‘I
0.70 4 0 4-Zyklus
0.60 -
0.50 -
0.40 -
0.30 -
0.20 -
0.10 1
0.00 = D
700 650 600 550 500 450
Temperatur [°C]

Produktselektivitat C2Hs [mol%]

Abbildung 250: C,;H,-Selektivitit wihrend den
Deaktivierungszyklen

Betrachtet man die Veranderungen in die Selektivitaten
entlang der verschiedenen Zyklen, so sieht man

folgende Veranderungen:

Der frische Katalysator (1-Zyklus) zeigt bei niedrigen
Temperaturen kleine CO-Selektivitaten, welche mit
steigender Reaktionstemperatur zunehmen. Bei den
folgenden Zyklen unter Deaktivierungsbedingungen
verandert sich die CO-Selektivitat. Schon bei niedrigen
Temperaturen wird CO in héherem Ausmal gebildet.
Bei 600°C kommt es zu einem starken Anstieg der CO-
Die verstarkte CO-Bildung bei
Deaktivierung wird auch sehr gut im CO/COx-Verhaltnis

sichtbar, welches in Abbildung 251 abgebildet ist.
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Abbildung 251: CO/COx — Verhiiltnis wihrend der
Deaktivierungszyklen

Die CHs-Selektivitdt des Katalysators nimmt unter
Deaktivierungsbedingungen bei niedrigen
Temperaturen zu und bei hohen Temperaturen von

700°C wird die CH4-Selektivitat reduziert.

Die = CyH4-Selektivitat
Deaktivierung im hohen Temperaturbereich sehr stark

nimmt mit zunehmender

ab und geht auch im niedrigen Bereich zurlck.

Zusammenfassend kann man sagen, dass der

Katalysator bei zunehmender Deaktivierung hinsichtlich



der CHs-Radikale aus der Ethanolspaltung weniger
reaktiv wird. Dies zeigt sich in einer hoheren CHs
Gehalt und reduzierten CoH4 Anteilen. Der héhere CO-
Gehalt bei zunehmender Deaktivierung lasst auf einen
Verlust an Wassergas-Shift-Aktivitat schliessen. Eine
Vermutung ist die Belegung des Kontakts zwischen der
Ru-Kristallite CeO,-Oberflache  durch

polymerisierte  Kohlenstofffragmente. kénnte

und der
Dies
einerseits den Aktivitdtsriickgang und andererseits den
Riickgang in der CO zu CO; Konvertierung erklaren, da
der Sauerstoff fir diese Reaktion aus dem Wasser

stammt, welches auch (iber das CeO; aktiviert wird.
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Abbildung 252: Langzeitverhalten der Ethanolreformierung
iiber mikrostrukturierten 10%Ru/CeO, Beschichtung bei T =
600°C ; a) EtOH-Umsatz und Wasserstoff, b) Selektivitiit der
kohlenstoffhéltigen Produkte; GHSV = 15000 1/h, S/E=6, WHSV
= 3400mlE.0H/gKmh.
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955 Langzeitverhalten

Die vorherigen Versuche zeigten, dass der Katalysator
die

mikrostrukturierten

einer gewissen Deaktivierung unterliegt. Fir

technische  Anwendung des
10%Ru/CeO»-Katalysator ist die Langzeitstabilitat von

Relevanz.

Aus diesem Grund wurde die Ethanolreformierung bei
konstanter Reaktionstemperatur iber mehrere Stunden
durchgefihrt,

darstellen zu

Reaktionsdauer um etwaige
Die
Versuche wurden mit den Parametern der Tabelle 42

durchgefihrt:

Deaktivierungeffekte kénnen.

In  Abbildung 252 und Abbildung 253 sind der
Ethanolumsatz, die Wasserstoffausbeute und die
Selektivitdten der kohlenstoffhaltigen Produkte fir den

Langzeitversuch bei 600°C und 650°C dargestellt.

a)

(=3
[S]

~
3l

kurzzeitiger Bypass
(<2min)

o
o
L

N
3]
L

——Umsatz
—&— H2-Ausbeute

EtOH-Umsatz [%)], H 2-Ausbeute [%]

200 400 600 800

Reaktionsdauer [min]

o
o

b)

[=2]
o

kurzzeitiger Bypass

9 i (<2min)
g 50 /
E
& 40 4
2 W
=
2 30 1 —— Acetaldehyde
2 Cco2
=

20 1 /
-§ —cCo
g 19 | N O
(3] —C2H4

o

1000

o

200 400 600 800
Reaktionsdauer [min]

Abbildung 253: Langzeitverhalten der Ethanolreformierung
iiber mikrostrukturierten 10%Ru/CeQO; Beschichtung bei T =
650°C ; a) EtOH-Umsatz und Wasserstoff, b) Selektivitit der
kohlenstoffhiltigen Produkte; GHSV = 15000 1/h, S/E=6,
WHSYV = 3400mlE‘0H/gKmh.



Der bei beiden

Reaktionstemperaturen eine starke Deaktivierung. Bei

Katalysator zeigt
Reaktionsbeginn erzielt der Katalysator vollstandigen
Umsatz und kann den vollstandigen Umsatz fur rund 1h
im Falle von 600°C Reaktionstemperatur und fur rund
2h im
aufrechterhalten. Eine Deaktivierung des Katalysators

Falle von 650°C Reaktionstemperatur
ist allerdings vom Beginn der Messungen am Abfall der
Wasserstoffausbeute zu erkennen. Im weiteren Verlauf
kommt es im Falle der 650°C zu einem kontinuierlichen
nach 12h

Verlust an Katalysatoraktivitdt, welcher

Reaktionsdauer noch nicht abgeschlossen ist.

Interessant ist der Effekt eines kurzen Stoppens der
Der
Uberpri.'lfung der Analytik kurz, 2 Minuten, in den

Reaktion. Reaktor wurde aus Grinden der
Bypass geschaltet. Nach anschlieRendem Aufschalten
der Edukte auf den Mikroreaktor kam es zu einer
~20

Verbesserung der Ethanolumsatzes. Danach liefen sich

zeitweiligen rund Minuten dauernden
der Umsatz sowie die Selektivitditen wieder auf den

vorherigen Verlauf ein.

Dies kdnnte darauf hinweisen, dass der Katalysator mit

nicht reagierenden Molekilfragmenten aus der
Ethanolspaltung belegt ist, welche bei Abschalten der
Strémung gasifizieren konnten und daher bei erneutem
Aufschalten des Gases wesentlich mehr katalytische
Zentren aktiv sind, bis der Katalysator wieder sich

wieder belegt.

Im Falle des Versuchs bei 600°C kommt es innerhalb
von 2-3h zu einer sehr starken Deaktivierung von 100%
auf ~30% Umsatz. Uber den Rest der Versuchszeit
erscheint die Deaktiverung in eine Asymptote zu laufen
und der Katalysator deaktiviert nur mehr sehr langsam.
Am Ende konnte nur mehr ein Umsatz von ~27% und

eine Wasserstoffausbeute von ~7% erzielt werden. Im

Vergleich dazu konnte am pulverférmigen 10%Ru/CeO
Katalysator keine Deaktivierung und gleich bleibende

Wasserstoffausbeute mit gleich bleibenden

Produktselektivititen uber 13h gemessen werden,

vergleiche Abbildung 183 und folgende.

Betrachtet die Selektivitatsdaten der

Langzeitversuche so zeigt sich folgendes Bild: Am

man

Beginn mit aktivem Katalysator wird das Acetaldehyd
beinahe vollstdndig umgesetzt und es zeigt sich eine
hohe CO»-Selektivitat.

Selektivititen zu Beginn der Reaktion

Insgesamt entsprechen die
in hohem
Ausmass den Selektivitdten, welche am 10%Ru/CeO;
Pulverkatalysator gemessen wurden. In Tabelle 44 ist

ein Vergleich der Selektivitdten der kohlenstoffhéaltigen

Produkte am 10%Ru/Ce0; Pulver- und
Schichtkatalysator angegeben. Zu Beginn der
Reaktionsdauer zeigt der Schichtkatalysator im

Vergleich zum Pulverkatalysator einen wesentlich

hoéheren Anteil an Methan und C2-Produkten und

gleichzeitig hohere CO-Gehalte.

Im Verlauf der Reaktionsdauer kommt es infolge der

Deaktivierung auch zu einer dramatischen

Selektivitatsveranderung, welche im

Ethanolreformierungmechansimus begriindet. Dieser

besteht, wie in Kapitel 3.7.1 erlautert, aus mehreren

Folge- und Parallelreaktionen. Verandert sich die

Katalysatoraktivitdt nur hinsichtlich einer Reaktion

natdrlich Zu einer starken
Der

Reaktionsmechanismus der Ethanolreformierung ist in

kommt es
Selektivitatsanderung. genaue
seiner Vollstadndigkeit derzeit noch unbekannt, sodass
aus den Ergebnissen nur auf mogliche Effekte

gemutmasst werden kann.

Tabelle 44: Vergleich der C-Produktselektivititen des 10%Ru/CeO, Pulver- und Schichtkatalysator
C-Produktselektivitit [%]
Katalysator Temperatur
CO, co CH, C,H, C,Hs C,H,0
Pulver 600°C 67,4 27,1 5,4 0 0 0
Pulver 650°C 63,5 35 1,3 0 0 0
Schicht 600°C 59,9 341 55 0,17 0,26 0
Schicht 650°C 57,2 33,7 6,4 1,25 0,53 0,81

*Schichtkatalysators: Mittelwert der ersten 10 Minuten; Pulverkatalysators: Mittelwert der ersten Stunde
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Die

gleichzeitigem

CO-Selektivitat  bei

Ethanolumsetzung

starke Zunahme der

Ruckgang der
bedeutet eine starke Deaktivierung der Wassergas-
Shift-Reaktion. Thermodynamisch gesehen miisste die
Wassergas-Shift-Reaktion infolge der hohen
Wasserkonzentration im Produktgas eigentlich stark

Richtung CO, aktiviert sein.

Die Werte der thermodynamischen
Gleichgewichtskonstante ~ Kwes Equi, ~ Wie  unten
angegeben zeigen diesen Umstand auch.
CO,+H, — CO +H,0 GL 151
Yeco " Vu,o0
Kyes = Yoo oy
€Oz Gl 152

KWGS?EquiI =0.39 bei 600°C
KWGSquuiI =0.50 bei 650°C
KWGS_EquiI =0.63 bei 700°C

In den Abbildung 254 und Abbildung 255 ist die
thermodynamische Gleichgewichtskonstante Kwgs der
Wassergas-Shift-Reaktion im Vergleich zum Verhaltnis
(CO*H20)/(CO2*Hy) im Produktgas
Langzeitversuche bei 600°C und 650°C uber die

Reaktionsdauer dargestellt.

der
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Abbildung 254: Vergleich der thermodynamischen
Gleichgewichtkonstante der Wassergas-Shift-Reaktion zum
experimentellen WGS-Verhiltnis im Langzeitversuch bei 600°C
gemessenen Verhiiltnis

Die Ergebnisse bei 600°C und 650°C zeigen anfanglich
eine gute Wassergas-Shift-Aktivitat, welche durch die
Nahe des Wassergas-Shift Verhaltnis im Produktgas
zur

thermodynamischen Gleichgewichtkonstante

ersichtlich ist. Mit fortschreitender Versuchsdauer
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weicht das experimentelle Verhaltnis immer starker von
die

immer

der Gleichkonstante ab und

Produktgaszusammensetzung entfernt sich

starker von dem Gleichgewicht. Im Falle der

Reaktionstemperatur von 600°C lauft dieser Prozess

wesentlich schneller ab, als im Falle von 650°C

Reaktionstemperatur.

1.E+02
3
<
= 1401 4 ——K_WGS_Exp_650°C
g —K_WGS_Equil_650°C
£
<
2
s 1.E+00 -
o
[
n
7]
]
ES

1.E-01 T T T

0 50 100 150 200

Reaktionsdauer [min]

Abbildung 255: Vergleich der thermodynamischen
Gleichgewichtkonstante der Wassergas-Shift-Reaktion zum
experimentellen WGS-Verhiiltnis im Langzeitversuch bei 650°C
gemessenen Verhiiltnis

Damit ist klar ersichtlich, dass der Katalysator mit

zunehmender Reaktionszeit einen dramatischen,

beinahe vollstandigen Verlust seiner Wassergas-
Shiftaktivitdt erleitet. Der Deaktivierungsprozess bei
unterschiedlichen Reaktionstemperaturen erscheint
ahnlich und mit zunehmender Temperatur verlangsamt

sich der Prozess.

9.5.6 Deaktivierung-Reaktivierungsprozess

In weiterer Folge wurde die der Deaktivierungs- und
Reaktivierungsprozess untersucht. Durch ein Absenken
der Reaktionstemperatur von 700°C auf 600°C wurde
die Der

Katalysator wurde dann mit geringeren Feedstrdmen

Deaktivierung  ausgeldst. deaktivierte
belastet, um den Effekt der Katalysatorbelastung auf
die Deaktivierung zu erkennen. Danach wurde der
Katalysator wieder auf 700°C Reaktionstemperatur
um die Reaktivierung einzuleiten. Die
Tabelle 42
zusammengestellt. Die Ergebnisse des Deaktiverung-

in Abbildung 256 bis

gebracht,
Versuchsbedingungen sind in
Reaktivierungsversuchs sind
Abbildung 258 dargestellt
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Abbildung 258: Selektivititen der kohlenstoffhiltigen Produkte fiir den Deaktivierung-

Reaktivierungsversuch

Bei einer Reaktionstemperatur von 700°C lauft der

Katalysator mit 100% Umsatz und rund 70%
Wasserstoffausbeute stabil mit konstanten
Selektivitaten. Ab dem Zeitpunkt der

Temperaturabsenkung auf 600°C kommt es anféanglich
zu einer Erhéhung der Wasserstoffausbeute, da die
Selektivitat fir CH,4 abfallt und die Selektivitat fir CO»

steigt. Nach einer kurzen Reaktionsdauer von rund 20
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Minuten beginnt der bei 600°C stark ausgepragte

Deaktivierungsprozess.

Dies auBert sich zu Beginn in einem Ansteigen der
C2Hs und CH4 Selektivitat. AnschlieRend kommt es zu
einem Verlust der Wassergas-Shift-Aktivitdt mit einer
dramatischen Selektivitatsanderung von CO und CO..
folgt. Bei weiterem Reaktionsverlauf, t =130min, kommt
es zu einem Ansteigen der Selektivitat fir Acetaldehyd.

Dies ist gleichzeitig gepaart mit einem Umsatzverlust,



welcher rasch fortschreitet. Dies bedeutet einen Verlust

der Dehydrierungsaktivitat des Katalysators.

Ein Absenken der Katalysatorbelastung durch eine
Erhdhung der Verweilzeit auf 120% im Vergleich zu den
Ausgangsbedingungen ab t = 180min liefert nur eine
geringe Verbesserung der katalytischen Aktivitat. Eine
weitere Verweilzeiterhdhung auf 150% im Vergleich zu
den Ausgangsbedingungen ab t = 240min bringt eine
leichte Verbesserung der Dehydrierungsaktivitat mit
sich, was sich im Anstieg des Umsatzes abbildet. Auch
die  Aktivitat

verbessert. Dies zeigt sich in einer Senkung der

der Acetaldehydreformierung  wird
Acetaldehydselektivitat und gleichzeitiger Steigerung

der CO, CO; und CH4 Selektivitat.

Bei der Reaktionszeit t = 300min wird die Verweilzeit
wieder auf die ursprunglichen 100% abgesenkt und es
stellt sich wieder ein Verlust an Dehydrierungaktivitat
mit gleichzeitigem Einbruch des Ethanolumsatzes ein.
Die Verlaufe des Umsatz, Wasserstoffausbeute und der
Selektivitaten laufen in einem ahnlichen Ausmass, wie
Man

schliessen, dass die Deaktivierung ein Prozess mit

vor der Verweilzeiterhdhung. kann daher

langerer Zeitkonstante ist oder eine begonnene

Deaktivierung auch durch einer Rlcknahme des

Eduktflusses nicht unterbrochen werden kann.

Die Reaktivierung wird ab der Reaktionsdauer t = 360
min mit der Temperaturerhdhung auf 700°C eingeleitet.
Die Temperaturerhéhung fiihrt sofort, noch wesentlich
vor Erreichen der 700°C zu einer Verbesserung des
sinkt die

Ethanolumsatzes. Gleichzeitig

Acetaldehydselektivitat und es steigt die

Wasserstoffausbeute wieder an. Dies bedeutet die
fahrt

Dehydrierungsaktivitat

Temperaturerhhung einerseits zu einer

Reaktivierung der und in

weiterer Folge zu einer Reaktivierung der

Acetaldehydreformierung.  Zeitgleich zu  diesen
Vorgangen kommt es zu einer Spitze der CO, CH4 und
C2H4 Selektivitaten. Bei weiterer Temperaturerhhung
erfolgt eine Wiederherstellung der Wassergas-Shift-
Aktivitat, was im Ansteigen der CO-Selektivitat auf

Kosten der CO-Selektivitat erkennbar ist.

Nach erfolgter Reaktivierung des Katalysators sind ab
400 min bei 700°C

konstanter

einer Reaktionsdauer von t =

Reaktionstemperatur  wieder Umsatz,
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Wasserstoffausbeuten und Selektivititen erzielbar,

welche denen vor der Deaktivierung entsprechen.

In weiterer Folge wurde die Reaktionstemperatur von
700°C in einem Langzeitversuch auf Deaktivierung und
Reaktivierung untersucht.
Abbildung 259 dargestellt.

Die Ergebnisse sind in

Dazu wurden die Versuchsbedingungen entsprechend

den vorhergehenden Tests, siehe Tabelle 42,
verwendet.

Der zeitliche Versuchsverlauf ist in Tabelle 45
dargestellt. Die Reaktivierung bestand nur in der

Wegnahme des Eduktstroms und der Abkuhlung und
Aufheizung unter Inertgas.

Tabelle 45: Deaktivierungs- und Reaktivierungsversuch 700°C

Vorgang Zeit [h]

Langzeit Versuch

Deaktivierung 0-34

Abschaltung

Edukte + Temperatur 34-42

Neustart Versuch

Temperatur + Edukte 42-44
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Abbildung 259: Langzeitverhalten der Ethanolreformierung
iiber mikrostrukturierten 10%Ru/CeO, Beschichtung bei T =
700°C ; a) EtOH-Umsatz und Wasserstoff, b) Selektivitit der
kohlenstoffhiltigen Produkte.



Der Katalysator zeigt bei 700°C eine Einlaufphase in

der sich die Wasserstoffausbeute steigert. Dies liegt an

der gleichzeitigen Senkung des CHs-Gehalts im
Produktgas. Fir rund t = 750 min bleibt die
Katalysatoraktivitdt  stabil und ebenfalls  die

Produktselektivitat. Bei t = 500 min beginnt allerdings
die Entstehung von CyH4 im Produktgas, welche die
spatere Deaktivierung anzeigt. In Abbildung 260 ist das
Wassergas-Shift-Verhaltnis im Produktgas im Vergleich
zur Gleichgewichtskonstante dargestellt. Man sieht,
dass das Wassergas-Shift-Verhaltnis
(CO*H20)/(CO2*Hz) im Produktgas bis rund t = 500 min
ebenfalls konstant ist und bei Beginn der CjHy-
Entstehung auch das Wassergas-Shift-Verhéltnis in
CoO wird.  Mit

Deaktivierung kommt es zu einer

Richtung  mehr verschoben
weitergehender
Acetaldehydbildung und weiterer Verschlechterung der
Wassergas-Shift-Aktivitat. Erst bei t = 1600 min kommt

es zu einem sehr geringen Umsatzriickgang.

Der

Erscheinungsbild, wie die Messungen bei 600°C und

Deaktivierungsverlauf zeigt dasselbe

650°C, siehe Kapitel 9.5.5, allerdings sind die Prozesse
bei 700°C wesentlich langsamer.

Interessant ist, dass es bei fortlaufender Reaktionszeit

bei t = 1750 wieder zu einer Verbesserung des

Wassergas-Shift-Verhaltnisses kommt und auch die
Acetaldehydselektivitdt wieder abgenommen hat. Der

Versuch musste zu diesem Zeitpunkt leider

abgebrochen werden und somit konnte diese

Entwicklung nicht weiter aufgeklart werden.

1.E+01

2 — K_WGS_Exp_700°C
< — K_WGS_Equil_700°C
=
o
Q
£ 1.E+00 /
-
‘0 W-"_—
n
©
2
Q
7}
0
]
=

1E-01 : : :

0 500 1000 1500 2000

Reaktionsdauer [min]

Abbildung 260: Vergleich der thermodynamischen
Gleichgewichtkonstante der Wassergas-Shift-Reaktion zum
experimentell im Langzeitversuch bei 700°C gemessenen
Verhiltnis
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Nach dem Stoppen des Eduktflusses und Abkihlung
unter Inertgas wurde der Reaktor am nachsten Tag

wieder unter Inertgas aufgeheizt.

Es konnte damit wieder die vollstandige Aktivitat, wie

vor dem Langzeitversuch hergestellt werden. In
Abbildung 261 a) und b) sind der
Wasserstoffausbeute und die Produktselektivitadten der
Produkte

Langzeitversuchs, am Ende des Langzeitversuchs und

Umsatz, die

kohlenstoffhaltigen vor Beginn des

nach der Reaktivierung durch Abkulhlen und Aufheizen

unter Inertgas dargestellt.
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Abbildung 261 Deaktivierung und Reaktivierung des
mikrostrukturierten 10%Ru/CeO; Beschichtung bei T = 700°C ;
a) EtOH-Umsatz und Wasserstoff, b) Selektivitit der
kohlenstoffhiltigen Produkte.

Die Reaktivierung unter Inertgas ermdglicht die véllige

Herstellung der Aktivitat mit Produktselektivitaten

ahnlich dem frischen Katalysator vor Beginn der
Langzeituntersuchung. Es zeigte sich allerdings nach
der Reaktivierung eine héhere C,Hs-Selektivitat, welche
im Verlauf des Versuchs mit dem reaktivierten
Katalysator wesentlich schneller wieder zunahm und
auf eine nicht vollstdndige Reaktivierung bei 700°C

Versuchstemperatur schlielen lasst.



957 Einfluss der Verweilzeit auf den

Ethanolumsatz

Der 10%Ru/CeO, Katalysator zeigt, wie im vorigen
erlautert, eine sehr hohe Aktivitat fir die
C-C-Bindung des Ethanol und der
H,, CO,, CO und CHs Die

der Aufrechterhaltung der

Kapitel
Spaltung der
Reformierung zu
Schwierigkeit liegt in

katalytischen Aktivitat. Diese scheint infolge einer
polymeren, leicht gasifizierbaren Kohlenstoffablagerung
an der Grenzflache Ru — CeO- zu entstehen. Dadurch
die CHyx - C-C-

Bindungsspaltung nur mehr unzureichend zu CO; und

werden Fragmente aus der

H, abreagiert.

Der Grund liegt wie im vorigen Kapitel erlautert an den
C802

Sauerstoffaustauschmechanismus.

Eigenschaften des und des

Die Versuche zeigten fiir alle Temperaturen unter
700°C eine starke Deaktivierung. Die Untersuchungen
zum Verweilzeitverhalten wurden daher nur bei 700°C
durchgefiihrt,

der

Reaktionstemperatur um eine

Deaktivierung  wahrend Untersuchung zu

vermeiden.

Tabelle 46: Verweilzeit in der Mikrostruktur

GHSV [1/h] Verweilzeit Mikrostruktur [ms]
12000 73,0
30000 36,5
60000 18,3
120000 9,1

In Abbildung 262 und Abbildung 263 sind die
Ergebnisse der Verweilzeituntersuchungen dargestellt.
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Abbildung 262: Ethanolumsatz und Wasserstoffausbeute bei
verschiedenen Verweilzeiten, T = 700°C, S/E=6
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Abbildung 263: Selektivititen der kohlenstoffhiltigen Produkte
bei verschiedenen Verweilzeiten, T = 700°C, S/E=6

Betrachtet man die Ergebnisse, so sieht man das die
Ethanolreformierung ein sehr schneller Prozess ist, erst
bei einem 1/8 der urspringlichen Verweilzeit, siehe
Tabelle 46, kann der Ethanol und das Acetaldehyd nicht
mehr werden und die

vollstdndig umgesetzt

Wasserstoffausbeute bricht zusammen.

Ein weiterer Effekt ist die Anderung des CO/COx-
Verhaltnisses hin zu hoéheren CO-Gehalten bei der
Reduktion der siehe Abbildung 263.

Ausgenommen liegt

Verweilzeit,

der Kkleinsten Verweilzeit
vollstdndiger Ethanolumsatz und Acetaldehydumsatz

vor. Das heif3t die Variation des CO/COx —Verhaltnisses

wird nur durch die Wassergas-Shift-Reaktion
beeinflusst und diese kann bei einer Reduzierung der
Verweilzeit nicht mehr vollstdndig in Richtung

Gleichgewicht reagieren.

Die Reduktion der CH4-Selektivitat bei der Verdopplung
der GHSV von 15000 auf 30000 liegt am suboptimalen
Mikroreaktor. Dieser hat wie in Kapitel 9.5.1 ein sehr
hohes Einlaufvolumen. Bei der hohen Temperatur und
Verweilzeit im Einlauf kommt es zur thermischen
Spaltung von Ethanol zu CHs; und CO. Bei einer
Reduktion der Verweilzeit in der Mikrostruktur wird
natlrlich auch die Verweilzeit im Einlauf reduziert,
weshalb weniger CH4 aus der thermischen Spaltung bei
kirzeren Bei
Verdopplung der GHSV von 30000 auf 60000 kommt es
CHg4

Selektivitat, welche somit dem wahren Wert bei diesen

Verweilzeiten  entsteht. weiterer

zu keiner nennenswerten Anderung der

Reaktionbedingungen entsprechen sollte.



9.5.8 Reaktionsmechanismus und

Deaktivierungsmechanismus
Der Reaktionsmechnismus der Ethanolreformierung
10%Ru/CeO,

Ergebnissen der Versuche am pulverférmigen und

Uber den Katalysator lauft, nach

beschichteten  Katalysator, sehr &hnlich dem

Reaktionsmechanismus tber Co/CeOs.

Er erscheint als bifunktioneller Mechanismus und ein

Schema der Reaktionsabfolge ist wie folgt:

e Das Ethanol-Molekul adsorpiert am Ru-
Kristallit

e Das Ruthenium dehydriert das Ethanol-
Molekdul

Ru vollzieht die C-C-Bindungsspaltung des
Ethanols. Dabei entstehen ein CHs-Fragment
und ein CHxOy-Fragment.

Das CHxOy -Fragment wird Uber die Reaktion
zu CO;

reagiert. Die Absorption und Dissoziation von

mit Hydroxylgruppen am CeOso,

H,O erfolgt mit Unterstitzung des CeO-
Tragermaterials.

Das CHs-Fragment stellt ein aktiviertes
Methanmolekil dar. Die Reaktionsfolge der
Methanreformierung Uber Ru wird als Reaktion

Uber ein Methylenion CH22+, ZU einem

Methinion CH** hin zu atomaren Kohlenstoff C
angenommen. Wei et al. [252] zeigten diesen
Mechanismus fiir die Methanreformierung tber
Ru.
e Der Schritt

Reaktionsmechanismus ist die Oxidation des

vermutlich  schwierigste im
atomaren Kohlenstoffs mit Sauerstoff aus dem
CeO2 zu Kohlenmonoxid

e Die weitere Reaktionfolge kann als

Wassergas-Shift-Reaktion gesehen werden.

Mit Sauerstoff aus dem CeO, Tragermaterial

zu CO und CO, oxidiert. Dabei wird das CeO-

partiell reduziert.

Das partiell reduzierte CeO, wird in weiterer

Folge durch die Dissoziation von Wasser unter

Entstehung von Wasserstoff oxidiert. Damit ist

der Reaktionsmechnismus abgeschlossen und

das katalytische Material wieder auf seine

urspriingliche Oxidationsstufe gebracht.

Die Modelvorstellung des Reaktionsmechanismus ist in
Kapitel 7.4.7 in Abbildung 171 und Abbildung 172
erlautert und vereinfacht in untenstehender Abbildung
264 dargestellt.

CH,-CH,-OH ‘}"'40 y
2
\ s K /]‘ I\
@ C\ -
i T ~z~i ’z;l -
CeO, CeO, CeO,
a) Absorption von Ethanol b) Dehydrierung von Ethanol c) C-C-Spaltung
CO,+H,
/\ ZHZ\A H  co
? Ay /HZO 'H(\AO 0/\'/' 2 2H. 2H,0
G Qg oTE o/ 5%
) &0 & Wy 7 o
AR ¥ H o Ifo AR
CeO, 4Ce0,-2Ce,0,+20 2Ce, 0,120 < 4CeO,
d) Reformierung des CHO- e) Reformierung des CHjs- f) Reoxidation von CeO, mittels
Fragmentes Fragmentes mit Hilfe von Sauerstoff H,O

durch Reduktion des CeO,

Abbildung 264: Reaktionsmechanismus der Ethanolreformierung iiber Ru/CeO,
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Die Ergebnisse zur Deaktivierung des Katalysators

der
CeO;
Supportmaterials mit zunehmender Versuchszeit stark

deuten daraufhin, dass

Sauerstoffaustauschmechanismus des
gestort wird. Durch eine Kohlenstoffbildung scheint die
Ru-Kristallits dem CeO;
blockiert zu Damit

Grenzflache des mit

Tragermaterial sein. wird

Sauerstoffzufuhr  tGber das

blockiert

CeO,-Tragermaterial

und einerseits der Wassergas-Shift-

Reaktionsmechanismus gestért und andererseits
kénnen die CHs-Fragmente aus der C-C-Spaltung des
Ethanols nicht abreagieren und es zeigen sich verstarkt
CH4, CoHs und CoH4 im Produktgas, welche vom Ru-
Kristallit unreagiert desorbieren. Eine Modellvorstellung

der Deaktivierung ist im Abbildung 265 dargestellt.

Die findet an der

Grenzflache vom Ru und CeO; statt und dirfte eine

Kohlenstoffstoffablagerung

polymere Koksablagerung von CiHy sein. Dies zeigt
sich auch in der temperaturprogrammierten Oxidation
von Ru/CeO,, welche eine Gasifizierung bereits bei
niedrigen Temperaturen zeigte, wie in Abbildung 126

ersichtlich.

CeO,

a) Kohlenstoffablagerung infolge fehlendem Sauerstofftransfer
von CeO, zur Oxidation des atomaren C aus der CHs;-
Fragmentreformierung

C,H,+H,

CeO,

b) Der deaktivierte Katalysator kann die Wassergas-Shift-
Reaktion und die CHs-Fragment Reformierung nicht mehr
katalysieren

Abbildung 265: Modell der Deaktivierung des 10%Ru/CeO,-
Schichtkatalysators

Die Reaktivierung des mit Kohlenstoff blockierten

Katalysators durch Erhéhung der Reaktionstemperatur
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wie in Abbildung 257 gezeigt ist durch die
Sauerstofftaustauscheigenschaften des CeO;
katalysiert. Mit Erhéhung der Reaktionstemperatur

kommt es auch zu einer starken Steigerung der

Sauerstoffaustauscheigenschaften. Der Kohlenstoff

wird dabei wieder zu CO und CO; gasifiziert.

Die Deaktivierung des 10%Ru/CeO, Schichtkatalysator
kann demnach hdchstwahrscheinlich auf sehr schlechte
Sauerstofftransporteigenschaften des, zur Herstellung
der Beschichtung verwendeten 5um APS CeO, Pulvers
zuruckgefuhrt werden und/oder in der nachteiligen
Konstruktion des Mikroreaktors begriindet sein, welcher
durch die
Ethanolzersetzung zu CH4 und CO ermdglicht. Dies

lange Verweilzeit im Einlauf

andert naturlich die eigentliche Eduktzusammensetzung
und konnte fir die wesentlich starkere Deaktivierung
des zum

Schichtkatalysators im Vergleich

Pulverkatalysator verantwortlich sein.

9.5.9 Untersuchung des Mikroreaktors nach den
Ethanolreformierungsversuchen
Die  Zerlegung des Reaktors nach den

Ethanolreformierungsversuchen zeigte nur eine geringe
Kohlenstoffbildung im Reaktor. Die Abbildung 266 bis
Abbildung 269 zeigen das Innere des Mikroreaktors und

die Mikrostrukturen nach der Reaktion.

In Abbildung 266 sieht man die Innenseite des Deckels
mit der stahlverstarkten Kohlenstoffdichtung. Diese ist
sehr angegriffen und dichtete nur mehr auf einem

Bruchteil der urspriinglichen Dichtflache.

4

Abbildung 266: Reaktordeckel und Kohlenstoffdichtung nach
Versuch



Die

Kohlenstoffablagerungen, welche aber nur von sehr

Deckeloberflache zeigt leichte
geringer Dicke sind.
In  Abbildung 267 st

Auslassbereich (Quarzwollepfropfen) dargestellt. Auch

der Einlassbereich und

hier sind nur leichte Verkokungen der Oberflachen zu

sehen. An der Quarzwolle im Ausgang ist kein

Kohlenstoff zu erkennen. Im Ausgangsbereich sind
auch keine Stiicke der Beschichtung auffindbar.

Abbildung 267: Mikroreaktor nach Versuch

Abbildung 268 zeigt den Einlassbereich vergrofert.
Auch hier zeigt sich nur geringe Kohlenstoffbildung,
wobei es Bereiche, links und rechts oben gibt, welche
starker verkokt sind. Es scheint, dass es sich hier,
strdbmungsmechanisch betrachtet, um eine Totzone
handelt und daher der Ethanol eine lange Verweilzeit
hat und dadurch Kohlenstoffablagerungen erfolgen. Der
der Mikrostrukturen keine

Einlassbereich zeigt

Kohlenstoffbildung.

Abbildung 268: Einlassbereich nach Versuch
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In  Abbildung 269 ist die Mikrostruktur nach dem
Versuch dargestellt. Der Einlass liegt unten. In den
katalytisch beschichteten Kanadlen kann man keine
Kohlenstoffablagerung und auch keine
Beschichtungsdefekte erkennen. Die Kohlenstoffbildung

erfolgte nur auf den Stegen, welche eigentlich im

Kontakt zum nachtsten Plattichen sein sollten.
Interessant ist der Bereich links unten. Hier scheint es
zur Verstopfung einiger Kanale durch

Kohlenstoffbildung gekommen zu sein und damit zum
Verlust des gesamten Kanals. Die anderen 4 Plattchen

sahen ahnlich aus.

I el

Abbildung 269: Mikrostruktur nach Versuch

Dadurch wurden zwar einige Kanale deaktiviert,
allerdings kann dies nicht die starke Deaktivierung und
Verschiebung der Selektivitaten erklaren.

Die Ru/CeO2 st

hochstwahrscheinlich durch oberflachenbedeckenden

Deaktivierung  am daher

Kohlenstoff am Ru-Metall bedingt.

9.6 Zusammenfassung der

Ethanolreformierung mit

mikrostrukturierten Katalysatoren

Die Ethanolreformierung wurde in einem Mikroreaktor
untersucht. Der Reaktor wurde hinsichtlich Isothermie
und Verweilzeitverhalten untersucht. Er zeigte eine
Pfropfenstrdmung und nach einigen Modifikationen
auch eine relativ gute Isothermie in den katalytischen
Mikrostrukturen. Der Aufbau des Mikroreaktors ist
jedoch hinsichtlich des relativ groRen Einlaufbereichs
unglinstig, da die Edukte wesentlich langer im Einlauf
der

bei Reaktionstemperatur verweilen als in



eigentlichen Mikrostruktur und damit Reaktionen bereits

im Einlauf stattfinden.

Zur Beschichtung der Mikrostrukturen mit Katalysator
wurden drei Beschichtungsvarianten Uberprift und es
zeigte sich, dass eine Washcoating-Beschichtung mit
5um CeO; Pulver eine sehr gleichmaRige und gut
haftende Schicht ergab. Das Ruthenium musste Uber
ein Ruthenium-Nitrosyl-Nitrat-Salz anstelle des RuCls
Salz, welches flr die Pulverkatalysatoren verwendet
wurde, impragniert werden, da das Chlorid zur

Zerstoérung der Beschichtung fiihrte.

Die  Versuche mit  dem 10%Ru/Ce0, -
Schichtkatalysator ~ zeigten im  Vergleich zum
10%Ru/CeO2-Pulverkatalysator eine sehr schnelle
Deaktivierung, auch bei sehr hohen Temperaturen von
650°C. Die Deaktivierung wird einer Kohlenstoffbildung
am Ru zugeschrieben, welche den Kontakt mit dem
CeOg-Katalysator  unterbricht und damit den
Sauerstofftransport fir die Oxidation von atomaren C
und der Wassergas-Shift-Reaktion unterbricht. Bei einer
Erhéhung der Reaktionstemperatur kommt es zu einer
schlagartigen Reaktivierung, da hoéhere Temperaturen
den Sauerstofftransfer im CeO; aktivieren und damit die

Kohlenstoffablagerungen oxidiert werden kdnnen.

Die  wesentlich  schnellere  Deaktiverung  des
Schichtkatalysators im Vergleich zum Pulverkatalysator
kann in der unterschiedlichen Herstellung und/oder
infolge der unterschiedlichen Eduktzusammensetzung
durch die Ethanolzersetzung im Einlauf zur

Mikrostruktur liegen.

In weiterer Folge musste der Mikroreaktor vor allem im
Einlaufbereich adaptiert werden, um die Verweilzeit
ausserhalb der Mikrostrukturen abzusenken. Damit
musste eigentlich die Ethanolzersetzung im Eduktgas
verhindert werden kénnen und wesentlich weniger
Methan im Produktgas erzielbar sein und, so die
Vermutung, auch eine wesentlich niedrigere

Deaktivierungsrate errreicht werden.
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10 ZUSAMMENFASSUNG UND
SCHLUSSFOLGERUNGEN

»Nichts trdgt einen Sinn in sich.
Der wirkliche Sinn der Dinge liegt im Geflige.“

Antoine de Saint Exupéry

Arbeit

Ethanolreformierung zur

die
Wasserstoffherstellung  fir

In dieser wurden Grundlagen der

Brennstoffzellen untersucht.

Thermodynamik der Ethanolreformierung:

In  der thermodynamischen Untersuchung des
Ethanolreformierungsprozesses wurden die
Dampfreformierung, Autotherme Reformierung und die
partielle Oxidation untersucht. Die wesentlichen

Ergebnisse waren, dass Ethanol thermodynamisch
gesehen instabil ist und bereits ab Temperaturen von
100°C zu CH4 und CO zerfallt. Eine thermodynamische
Analyse geht daher zum Teil

von einer hohen

Methanfraktion im Produktgas aus. Das Methan lasst

sich thermodynamisch gesehen erst bei hoheren
Temperaturen  aktivieren und zu  Wasserstoff
reformieren. Die experimentellen Untersuchungen

zeigten jedoch keinen Zerfall von Ethanol und damit ist
die

Methangehalts nicht sehr aussagekraftig.

thermodynamische Analyse hinsichtlich des

Die Dampfreformierung zeigte sich im Vergleich zu den

anderen Reformierungsprozessen als vorteilhaft,
einerseits hinsichtlich der Wasserstoffausbeute und
hinsichtlich des

anderseits geringen

Kohlenmonoxidgehalts im Reformat.

Die Autotherme Reformierung konnte keine starke
Verbesserung hinsichtlich des Kohlenmonoxidgehalts
im Reformat bringen, sondern nur hinsichtlich der
welche in

Kohlenstoffbildungsgrenzen, Richtung

geringerer S/E — Verhaltnisse verschoben wurden.

Die Partielle Oxidation hat einen wesentlichen Nachteil
in dem gleichzeitigen Auftreten von Hz und CO. Das
bedeutet, dass eine hohe Wasserstoffausbeute immer
von einer hohen CO-Fraktion im Produktgas begleitet
die
Kohlenstoffbildungsgrenzen,  welche  fiir
Betrieb hohe  O/E-Verhaltnisse
und/oder Reformierungstemperaturen zur Folge haben.

wird. Weitere Nachteile sind engen

einen

kohlenstofffreien
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Die Einstellung von hohen O/E — Verhaltnissen lber die
Zugabe von Luft bedingt einen starken Anstieg des No-
Partialdrucks und fiihrt damit zu einer Verdiinnung des

Reformats.

Ein Vergleich der drei

hinsichtlich

Reformierungsvarianten

Energieeinsatzes pro erzeugten
Wasserstoff zeigte fiir die partielle Oxidation den
Die

Dampfreformierung

héchsten Energieverbrauch. autotherme

Reformierung  und sind im

Energiebedarf sehr &hnlich, jedoch ist autotherme
Reformierung infolge der notwendigen Verdampfung
die
Betrieb) etwas hoher im

von zusatzlichem Ethanol-Wassergemisch fur
Oxidation (Autothermer
Energiebedarf.

CO,-Gehalt

minimalem Energiebedarf kann man die Verfahren wie

Hinsichtlich Wasserstoffausbeute, und

folgt ordnen:

Dampfreformierung > Autotherme Reformierung >>

Partielle Oxidation
Katalysatoren zur Ethanolreformierung:

Aus der Literaturrecherche beziglich Katalysatoren zur
Ethanolreformierung zeigte sich eine Vielzahl von
Mdoglichkeiten. Allerdings gibt es derzeit noch keinen

klaren Trend zu einem bestimmten Katalysatorsystem.

Angesichts dessen wurden Co und Ru als interessante

aktive Metalle gewahlt und als Tragermaterial CeO;

favorisiert.
Die Kombinationen wurden in einem ersten
Katalysatorscreening mit anderen interessanten

Katalysatoren aus der Literatur verglichen:

Der Vergleich von Ru/CeO; mit Ru/MgAl,O4, welchem
sehr geringe Kohlenstoffbildung zugesprochen wurde,
zeigte, dass Uber den Ru/MgAl,O4 Katalysator im
Wesentlichen die Ethanoldehydratisierung ablief und
grolRe CoHs  gebildet
Langzeitversuch bei 500°C deaktivierte der Ru/MgAl>,O4
Katalysator sehr stark. Dies
Kohlenstoffbildung.

Ru/MgAl>;O4 eine sehr starke Methanisierung gemessen

Mengen an wurden. Im
lag an der starken

Weiters  konnte auf dem
werden. Der Ru/CeO,-Katalysator im Vergleich zeigte
Ethanoldehydrierung und Acetaldehydreformierung. Im
500°C kam es zu

Deaktivierung und die vollstandige Reformierung zu C1-

Langzeitversuch bei keiner



Kohlenstoffen blieb Uber die Versuchszeit aufrecht. Der
Katalysator zeigte eine ausgezeichnete Wassergas-

Shift-Aktivitat mit geringer Methanisierung.

Co/Ce07 und Co/ZnO wurden als Katalysatoren auf
Kobaltbasis miteinander verglichen. Dabei zeigte sich,
beide Aktivitaten
aufweisen und Uber die Ethanoldehydrierung arbeiten.
Bei

vollstandiger

dass Katalysatoren  ahnliche
rund 500°C konnte auf beiden Katalysatoren

Umsatz erzielt werden. Im

Langzeitversuch brach der Umsatz am Co/ZnO
Katalysator auf rund 50% zusammen. Der Co/CeO,
Betrieb. Die

temperaturprogrammierte Oxidation nach dem Versuch

Katalysator zeigte stabilen
zeigte starkere Kohlenstoffbildung fir den Co/ZnO
Katalysator. Beide Kobaltkatalysatoren zeigten eine
Wassergas-Shift-Aktivitat

Methanisierung. Der Co/ZnO Katalysator neigte zum

sehr gute ohne

Verdampfen des reduzierten ZnO-Tragermaterials.

In  weiterer Folge wurde der Einfluss der

Katalysatorherstellung auf die Kohlenstoffbildung auf
Co/CeO; Die

unterschiedlichen Herstellungsmethoden, Impragnation

Katalysatoren untersucht.
IWI, Koféllung CPR und Solution-Combustion-Synthese
SCS, ermoglichten eine Variation der Morphologie des

CeO, Tragermaterials und der Verteilung der Co-

Kristallite.
Alle Herstellungsmethoden zeigten ahnliche
Produktzusammensetzungen, wobei an den

Katalysatoren SCS und IWI mit geringerer Aktivitat
Nebenprodukte, wie CyHs und Aceton im mittleren
Temperaturbereich von 400-500°C detektiert wurden.
Der CPR-Katalysator zeigte im direkten Vergleich einen
wesentlich hoheren Umsatz und Wasserstoffausbeute,
Alle
Katalysatoren weisen eine sehr gute Wassergas-Shift-
Aktivitat auf.

als die beiden anderen Katalysatoren.

In Langzeitversuchen wurden die Deaktivierung und die
Der CPR-Katalysator

hatte die besten Eigenschaften mit gleich bleibendem

Kohlenstoffbildung untersucht.

Umsatz und Selektivitaten Uber 13h. Die beiden

anderen Katalysatoren zeigten im
Niedertemperaturbereich von 400°C und 500°C eine
Deaktivierung. Die Kohlenstoffbildungsrate hatte auf

allen Katalysatoren ein Maximum im Bereich um die
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500°C Die

Kohlenstoffbildungsrate war am SCS Katalysator am

Reaktionstemperatur.

groRten. Der IWI hatte ahnliche Kohlenstoffmengen nur
am CPR war die Kohlenstoffablagerung um das
funfache kleiner. Die Rasterelektronmikroskopische
Untersuchung zeigte Kohlenstofffilamente auf beinahe
allen Katalysatoren und Reaktionstemperaturen. Eine
Raman-Analyse zeigte eine niedrige Graphitisierung
Die
Kohlenstoffablagerungen konnten durch CO. oxidiert

der Kohlenstoffablagerungen.
werden und es konnte die Aktivitdt des Katalysators

wieder hergestellt werden.

In Weiterer Folge wurde die Kohlenstoffbildung auf
10%Co/CeOy, 10%Ru/CeO,, 5%Co/5%Ru/CeO,
verglichen und der Einfluss der Zugabe von kleinen
Mengen an Ru und Pt zu einem 10%Co/CeO-

Katalysator auf die Kohlenstoffbildungsrate untersucht.

Die Zugabe kleiner Mengen an Edelmetallen hat eine
sehr starke Auswirkung auf die Kohlenstoffbildung. Es
zeigte sich, dass die Zugabe von 0,5w% Platin zu
10%Co/CeO- die

Kohlenstoffablagerung im kritischen Temperaturbereich

einem Katalysator
von 500°C beinahe um die Halfte reduzieren kann. Im
400°C bewirkte die

Reduktion
um beinahe 40-fach weniger

Niedertemperaturbereich bei

Zugabe eine wesentliche der
Kohlenstoffbildung,
Kohlenstoff als im Falle des 10%Co/CeO,. Die Zugabe
kleiner Mengen Ruthenium wirkte sich kontraproduktiv
auf die Kohlenstoffbildung aus und es kam zu einer
wesentlichen Steigerung, um den Faktor 2-5, der

Kohlenstoffbildung in allen getesteten

Reaktionstemperaturen.

Der 10%Ru/CeO, Katalysator hatte im Vergleich zu den
Kobaltkatalysatoren eine mit der Reaktionstemperatur
linear abnehmende Kohlenstoffbildungsrate. Bei 600°C
konnte im Langzeitversuch kein Kohlenstoff festgestellt
werden. Die Kohlenstoffbildung ist im Vergleich zu den
10%Co/Ce0, Katalysator um einen Faktor 50-100

geringer.

Die Zugabe von einer groReren Menge an Ruthenium
Kobalt,
Katalysator,

anstelle wie im Falle des

5%Ru/5%Co/Ce0-

Gegensatz zu kleinen Mengen, sehr positiv auf die

von

wirkt  sich, im

Kohlenstoffbildungsrate aus, obgleich der fiir Kobalt



typische Verlauf mit einem Maximum bei 500°C

bestehen bleibt.
Reaktionsmechanismus der Ethanolreformierung:

Der Reaktionsmechanismus scheint ein bifunktioneller

Mechanismus zu sein, in dem das aktive

und das CeO;
beteiligt sind: Ein Schema der Reaktionsabfolge ist wie

Katalysatormaterial Tragermaterial

folgt:

e Das Ethanol-Molekil adsorpiert am Metall-Kristallit

e Das Metall dehydriert das Ethanol-Molekil

e Das Metall vollzieht die C-C-Bindungsspaltung
des Ethanols. Dabei entstehen ein CHs-Fragment
und ein CHxO,-Fragment.

e Das CHxOy -Fragment wird Gber die Reaktion mit
Hydroxylgruppen am CeO; zu CO; reagiert. Die
Absorption und Dissoziation von H,O erfolgt mit
Unterstutzung des CeO, Tragermaterials.

stellt ein  aktiviertes

e Das CHs-Fragment

Methanmolekill dar. Die Reaktionsfolge der
Methanreformierung Uber das Metall wird als
Reaktion Uber ein Methylenion CH2**, zu einem
Methinion CH** hin zu atomaren Kohlenstoff C
angenommen.

kritische Schritt im

e Der vermutlich

Reaktionsmechanismus ist die Oxidation des
atomaren Kohlenstoffs mit Sauerstoff aus dem
CeO3 zu Kohlenmonoxid

o Die weitere Reaktionfolge kann als Wassergas-
Shift-Reaktion gesehen werden. Mit Sauerstoff

dem CeO;

elementare C zu CO und CO; oxidiert. Dabei wird

aus Tragermaterial wird der
das CeO; partiell reduziert.

e Das partiell reduzierte CeO- wird in weiterer Folge
durch die

Entstehung von Wasserstoff oxidiert. Damit ist der

Dissoziation von Wasser unter

Reaktionsmechnismus abgeschlossen und das

katalytische =~ Material  wieder auf seine

urspriingliche Oxidationsstufe gebracht.
Ethanolreformierung in Mikroreaktor:

Die Ethanolreformierung wurde in einem Mikroreaktor
IMM  Mikrotechnik Mainz untersucht. Als
Katalysator wurde der bereits in Pulverform untersuchte

der Fa.

10%Ru/CeO, Katalysator aufgrund seiner geringen

Kohlenstoffbildung und Deaktivierung verwendet.
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Der Reaktor wurde hinsichtlich Isothermie und

Verweilzeitverhalten untersucht. Er zeigte eine
Pfropfenstromung und nach einiger Modifikation auch
Isothermie

eine relativ hohe in den katalytischen

Mikrostrukturen. Der Aufbau des Mikroreaktors ist
jedoch hinsichtlich des relativ groRen Einlaufbereichs
ungunstig, da die Edukte wesentlich langer im Einlauf
bei Reaktionstemperatur verweilen als in der
eigentlichen Mikrostruktur und damit Reaktionen bereits

im Einlauf stattfinden.

Zur Beschichtung der Mikrostrukturen mit Katalysator
wurden drei Beschichtungsvarianten Gberpriift und eine
Washcoating-Beschichtung mit 5um CeO; Pulver ergab
eine sehr gleichméaBige und gut haftende Schicht. Das

Ruthenium musste Uber ein Ruthenium-Nitrosyl-Nitrat-

Salz anstelle des RuCls-Salz, welches fur die
Pulverkatalysatoren verwendet wurde, impragniert
werden, da das Chlorid =zur Zerstérung der
Beschichtung fiihrte.

Die  Versuche mit  dem 10%Ru/CeO2 -
Schichtkatalysator ~ zeigten im  Vergleich  zum
10%Ru/CeO»-Pulverkatalysator eine sehr schnelle

Deaktivierung, auch bei sehr hohen Temperaturen von
650°C. Die Deaktivierung wird einer Kohlenstoffbildung
am Ru zugeschrieben, welche den Kontakt mit dem
CeO,-Katalysator ~ verhindert und damit den
Sauerstofftransport fir die Oxidation von atomaren C
und der Wassergas-Shift-Reaktion unterbricht. Bei einer
Erhéhung der Reaktionstemperatur kommt es zu einer
schlagartigen Reaktivierung, da héhere Temperaturen
den Sauerstofftransfer im CeO, aktivieren und damit die
Kohlenstoffablagerungen oxidiert werden kénnen.

Die

Schichtkatalysators im Vergleich zum Pulverkatalysator

wesentlich  schnellere  Deaktiverung  des
kann in der unterschiedlichen Herstellung und/oder
infolge der unterschiedlichen Eduktzusammensetzung
durch die

Mikrostruktur liegen.

Ethanolzersetzung im  Einlauf  zur

Die Verweilzeituntersuchungen zeigten, dass die

Ethanolreformierungsreaktion eine sehr schnelle
Reaktion ist, denn auch bei nur ~10ms Verweilzeit in
Mikrostruktur Ethanol
vollstdndig umgesetzt werden. Die Wassergas-Shift-

da bei

der konnte der beinahe

Reaktion scheint langsamer zu sein, der



Verweilzeitreduktion konnte das Gleichgewicht nicht

mehr erreicht werden konnte.
Schlussfolgerungen:

Uberblick der

Ethanolreformierung

Die Arbeit

Grundlagen

konnte einen guten

der zur
Wasserstofferzeugung schaffen, welche als Basis fir
weitere Untersuchungen beziglich der Entwicklung und

des Baus eines Ethanolreformers niitzlich sind.
Die wesentlichen Ergebnisse sind, dass:

e die Ethanolreformierung eine gute Option zur

Herstellung von Wasserstoff fiir Brennstoffzellen

darstellt
o die Dampfreformierung hinsichtlich
Wasserstoffmenge  pro  Ethanoleinsatz  zu

bevorzugen ist

e die untersuchten Katalysatoren auf Basis von
Co/CeO2 und Ru/CeO, hohe Aktivitat
Ethanolreformierung auch bei

400°C

Wasserstoffausbeuten bis zu 85%

zur
niedrigen
Temperaturen von aufweisen und
gemessen

werden konnten.

e der Reaktionsmechanismus auf den untersuchten
Katalysatoren (ber die Ethanoldehydrierung und
ablauft und

Acetaldehydreformierung folglich

geringe CHas- und hohe CO»-Gehalte erzielbar sind
eine
Die

Minimierung wird im Wesentlichen durch eine

o die Minimierung Kohlenstoffbildung

wesentliche  Herausforderung  darstellt.

Steigerung des Sauerstofftransfermechanismus

des CeO; erreicht werden kdnnen.

e der Mikroreaktionstechnik ein  wesentliches

Potential zur Prozessintensivierung der

Reformerreaktoren zugesprochen wird und im
Vergleich zu anderen Technologien die héchsten

Energiedichten schafft.

e die Beschichtung von Mikrostrukturen ein

wichtiges Thema im Bau von Mikroreformern ist

und die Technologien diesbezlglich noch
verbessert werden missen.

e die Kopplung von Reformerreaktor und
Anodenabgasbrenner auf Basis von
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hinsichtlich

Reaktionskinetik der Ethanolreformierung sinnvoll

Mikroreaktionstechnik der
erscheint. Die Reformierungsreaktion ist eine sehr
schnelle Reaktion und ist, im Vergleich zur
Wassergas-Shift-Reaktion, im vordersten Teil des
Die
Reaktorlange steht somit der Wassergas-Shift-

Reformers abgeschlossen. weitere

Reaktion zur Verfiigung.

Weiterfliihrende

Ethanolreformierung zur

Arbeiten zum Thema
Wasserstofferzeugung  flr
Brennstoffzellen sollten daher in zwei Richtungen
verfolgt werden:
o Katalysatorentwicklung:
Optimierung der Katalysatoren hinsichtlich der
Kohlenstoffbildungsrate und Langzeitaktivitat bei

niedrigen Temperaturen

e Reaktionstechnik:
Thermische Kopplung der Dampfreformierung von
Ethanol und der Anodenabgasverbrennung auf
Basis von mikrostrukturierten Reaktoren. Die hohe
Wassergas-Shift-Aktivitat Ethanol-

reformierungkatalysatoren

der
ermoglicht
wahrscheinlich bei guter Auslegung der Kopplung

den Hochtemperaturshiftreaktor einzusparen.



11 ANHANG

11.1 Abkiirzungsverzeichnis

BTL ... Biomass-To-Liquid, Herstellung von Synthesegas CO, H, aus Biomasse und
danach Fischer-Tropsch-Reaktion zur Synthese von fliissigen Kohlenwasserstoffen
aus Synthesegas

DEFC ... Direct Ethanol Fuel Cell

DMFC ... Direct Methanol Fuel Cell

FID ... Flammenionisationsdetektor

GC ... Gaschromatograph

GTL ... Gas-To-Liquid, Herstellung von Synthesegas CO, H; aus Erdgas und danach
Fischer-Tropsch-Reaktion zur Synthese von flissigen Kohlenwasserstoffen aus
Synthesegas

HPLC ... High Pressure Liquid Chromatographie
Hochdruckflissigphasenchromatographie

Hu ... unterer Heizwert [kJ/kg]; Heizwert unter der Annahme, dass das entstehende
Reaktionswasser nicht auskondensiert wird

METH ... Methanisierungsreaktion

MS ... Massenspektrometer

O/E ... Sauerstoff zu Ethanol Verhaltnis

PID-Regler ... Proportional-, Integral- und Differentialregler

PEMFC ... Polymer Elektrolyte Fuel Cell

QMS ... Quadrupolmassenspektrometer

REM ... Rasterelektronenmikroskopie

SA ... Surface Area — spezifische Oberflache [m2/g]

SEF ... Surface-Enhancement-Factor — Oberflachensteigerungsfaktor infolge einer
Beschichtung von Mikroreaktoroberflachen

S/E ... Dampf zu Ethanol Verhaltnis

SEV ... Sekundarelektronenvervielfacher

SOFC ... Solid Oxid Fuel Cell

TGA ... Thermogravimetrische Analyse

TPO ... Temperaturprogrammierte Oxidation

TPR ... Temperaturprogrammierte Reduktion

WLD ... Warmeleitfahigkeitsdetektor

WGS ... Wassergas-Shift-Reaktion

XRD ... X-Ray Diffraction

Rontgendiffraktometrie
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