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Kurzfassung/Abstract

Kurzfassung

Wasserstoff wird als hocheffizienter und umweltfreundlicher Energietrager der Zukunft gese-
hen. Wasserstoff hat zudem das Potential fossile Treibstoffe in der mobilen Anwendung zu
ersetzen. Als sekundéarer Energietrager ist Wasserstoff jedoch nur so umweltfreundlich wie die
primére Energiequelle, die zur Produktion genutzt wird. Die Generierung aus Bio-Ethanol ist
daher eine zukunftstrachtige Option, elektrische Energie umweltfreundlich und CO2-neutral
bereitzustellen. In dieser Arbeit wurde die katalytische Dampfreformierung von Ethanol zu ei-
nem wasserstoffreichen Synthesegas fur die Verstromung in einer Festoxidbrennstoffzelle
(SOFC) diskutiert. Bei der Analyse wurden sechs Katalysatoren verschiedener Hersteller, be-
schichtet mit den Edelmetallen Platin, Rhodium und Palladium (auf unterschiedlichen Support-
materialien), untersucht. In einem Temperaturbereich von 500 - 850 °C wurden der Ethanol-
Umsatz und die Qualitdt des Synthesegases evaluiert. Als Betriebsparameter wurden das
Dampf/Ethanol-Verhaltnis, die Raumgeschwindigkeit (GHSV) und die Katalysatoroberflache
variiert. Die resultierende Charakterisierung wurde flir eine Abschatzung der Praxistauglichkeit
der getesteten Katalysatoren herangezogen. Ein getragerter Keramik-Katalysator, speziell fiir
die Dampfreformierung von Ethanol entwickelt, Uberzeugte bei allen relevanten Parametern

und eignete sich am besten fir den geforderten Einsatzbereich.

Abstract

Hydrogen is viewed as a highly efficient and clean energy carrier, which can support the re-
placement of fossil fuels in mobile applications. However, as a secondary energy carrier, it is
just as clean as its primary energy source. Therefore, hydrogen production out of bioethanol
iS one promising option to produce environmentally-friendly electrical energy with net-zero car-
bon dioxide emissions. For this very reason the catalytic steam reforming of ethanol to a hy-
drogen rich synthesis gas for conversion into electrical energy by a solid oxide fuel cell (SOFC)
is discussed. Six catalysts from different manufacturers coated with noble metals platinum,
rhodium and palladium (on different support materials) were investigated. At a temperature
range from 500 - 850 °C ethanol conversion and the quality of the synthesis gas were evalu-
ated. As operating parameters the steam/ethanol ratio, the gas hourly space velocity (GHSV)
and the catalytic surface were varied. These experimental data were the base for the evalua-
tion of the catalysts’ practicability. A coated ceramic catalyst, especially developed for the

steam reforming of ethanol delivered the best results for all tested parameters.



Inhalt

Inhalt
R 1 11 0 10 T PP PP PP 1
1.1 Aufgabenstellung der Masterarbeit.............ccoovviviiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeee 3
1.2 Stand der Technik — Produktionsverfahren fur Wasserstoff...............ccc...... 3
1.2 1 ElEKIIOIYSE. ... 4
1.2.2  KOhIeVergasuNng ... 4
1.2.3  REfOIMIEIUNG ..ccooeeeeie e e 5
1.3 Festoxidbrennstoffzelle (SOFC).....ccccoiiiiiiiiiiiiie e 9
1.4 Verwendung des reformierten Produktgases in einer SOFC ...................... 10
2 Experimentelle Methode.............ooiiiiiiiiiie e 12
2.1 Teststand und Versuchsdurchflihrung ............ccccovviiiiiiii e, 12
A =T | o] 7= U ] U= U o o 14
2.3 Verwendete GeIELE..........ooiuuuiiiiiiiee ettt 17
2.4 Eingesetzte ChemiKali®n ..............uuuuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeees 19
P T €= 1211 VAT= 101 =] o DTN 21
2.5.1  ZUSAMMENSEIZUNG. ... e ieeieeeeiiiiiee e e e e e et e e e e e e e e e eeennes 21
2.5.2 Betriebsparameter........ccccccoiii 24
pZ N g = 1) 1] G 26
2.6.1  GASANAIYSE ....coeiiiiiiiiiiiiie 26
2.6.2 Qualitative Analyse GC-MS ........ccooiiiiii e 27
2.6.3 Quantitative Analyse Gaschromatograph..........ccccoeeveeviiiiiieeeinnnnnnn. 28
2.6.4 Relevante Parameter ........ccccccovviiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeee e 30
3 Ergebnisse und DiSKUSSION .......cccuuuiiiiiiiiiiie e e 32
3.1 LeerrONr-MESSUNQGEN ......cciiiiiiii ettt e e e e e e s 32
T Q- 1 =1 | V£T= | (0] S S 35
3.2.1 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%...........ccccceeeeee. 35

3.2.2 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 55 vol.% / 45 vol.%..........cccooveen.. 41



Inhalt

4

3.2.3 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 60 vol.% / 40 vOl.%...............cc........ 43
IR T 1=V £T= L (o] 2 45

3.3.1 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%..............ccceuee.. 45

3.3.2 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 55 vol.% / 45 vol.%...........ccccceeeeeee. 48

3.3.3 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 60 vol.% / 40 vOl.%............ccccccceee.... 50
3.4 KALAIYSALOT 3.....eiiieiiiiieiiiiieeeete ittt 52
3.5 KALAIYSALON 4 ...t 54
3.6 KALAIYSALON 5.ttt 56
O A G 1211V 7= Lo S G RN 59
3.8 Eignung des InertmaterialS ..........c.cooiiiiiiiiiiiiiiie e 61
3.9 Analyse der Reproduzierbarkeit...............iiiiiiieeiiiiiiiiie e 64
3.10 Einfluss des Ethanol zu Wasser Verhaltnisses............ccccccceeeeiiiiiiiiineenenn. 67
3.11 Auswirkungen der RaumgeschwindigKeit .............ccoovviiiiiiiiiiiiiiicce e, 72
3.12 Einfluss der spezifischen Katalysatoroberflache.................ccccvviniiin 76
3.13 Beurteilung des produzierten Synthesegases...........cccceeevveeeeeiveiiiiiieeeeeen, 78
ZUSAMMENTASSUNG ....uuieiiiiie et e e e e e e e e e e e e aa e e e eaa e e e eeaaaaaaaens 83
ANNANG e 85
5.1 LIteratuUrVerzZeIiChNIS. ... . ... i eiiiiiiiiiiiiiiiiieiiiibieie bbb aeaeeee 85
5.2 ADDIldUNGSVEIZEICANIS ......uiiiiiiiiiiiiiiiiiiiii e 89
5.3 TabellenVerzeiChnis ...........uuuuiuiiiiiiiiiiiiiiiiii e 94
5.4 GleichuNgSVEIZEICHNIS ... ..uuuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiii i 95
5.5 ADKUIrZUNGSVEIZEICHNIS .. .uuutiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiii e 95
5.6 R&I Schema der Versuchsanlage........ccccoooovvviiiiiiiiiiiiicccie e 96
5.7 Pumpenkennlini@N .........coooiiiiiiiii e 97
5.8 Kalibration micro GC AgIlent............oi oo 98
5.9 Kalibration GC Shimadzu 2010 PIUS............uuuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieieene 100



1 Einfuhrung 1

1 Einfihrung

Der weltweit steigende Energiebedarf stellt Gesellschaft und Politik vor eine immer
groRer werdende Herausforderung. Mit dem wachsenden Bedarf an Energie steigen
zudem noch immer der Verbrauch fossiler Energietrager und die damit verbundene
Problematik im Zusammenhang mit emittiertem CO:2 stark an. Abbildung 1 zeigt auf
der linken Seite die weltweit wachsende Nachfrage an elektrischer Energie und die zur
Generierung benotigten priméaren Energietrager. Die weltweit emittierte CO2-Menge in
den sechs primaren Wirtschaftssektoren ist auf der rechten Seite dargestellt [1]. CO:2
tragt als Treibhausgas maf3geblich zum Klimawandel bei und die resultierenden Aus-
wirkungen dieser Emissionen werden immer starker prasent. Dieser Umstand wird da-
her zwangsweise zu einem Umdenken fiihren. Eine signifikante Reduktion von COz2

gelingt aber nur durch die Reduktion des Verbrauchs von fossilen Energietragern.
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Abbildung 1: Bedarf an elektrischer Energie aufgeschliisselt auf die primaren Energietrager (links); CO2 Emissio-
nen der sechs primaren Wirtschaftssektoren (rechts) [1].

Aufgrund der hohen volumetrischen Energiedichte (Benzin 32700 MJ/m3, Diesel 35822
MJ/m3im Vergleich zu Wasserstoff 9,88 MJ/m? [2]), der kostenglnstigen Verfugbarkeit
und der einfachen Handhabung haben sich fossile Rohrstoffe in allen Wirtschaftssek-
toren als der am starksten verwendete Energietrager durchgesetzt. Diese Vormacht-
stellung macht es fiir neue Technologien auf Basis erneuerbarer Energien schwer in
den internationalen Markten Ful3 zu fassen. Daher sind Initiativen von Staaten und
WirtschaftsrAumen zur Unterstitzung und Férderung dieser Technologien unabding-
lich [3]. Auf der Suche nach alternativen Losungskonzepten hat sich Wasserstoff als
Treibstoff der Zukunft mittlerweile in nahezu allen Bereichen gefestigt, ist praktisch
aber noch kaum in Verwendung. Nicht zuletzt bietet Wasserstoff zwar die Mdglichkeit
lokale Emissionen zu vermeiden, da bei der kalten Verstromung in Brennstoffzellen

als einziges Abfallprodukt Wasser anféllt [4], [5]. Jedoch ist der Haupteinsatzbereich
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von Wasserstoff noch immer in der Produktion von Ammoniak und nicht im Mobilitats-
sektor zu finden (Abbildung 2, linke Seite). Zudem ist mit dem verstarkten Einsatz von
Wasserstoff eine grundlegende Herausforderung verbunden. Denn als sekundérer
Energietrager ist Wasserstoff nur so umweltfreundlich, wie der primare Energietrager
oder die primare Energiequelle mit oder aus denen man Wasserstoff gewinnt. Diese
Problematik spiegelt sich in den weltweiten Produktionsanteilen wider (Abbildung 2,
rechte Seite). Mit einem Anteil von 48% ist die Dampfreformierung von Erdgas der
Hauptprozess fir die Wasserstofferzeugung.

& u flissige

Andere Kohlenwasserstoffe 30%

Methanol % Ammoniak
< 51%

8%

Erdgas
48%

Raffinierung

35% Elektrolyse
4%

Abbildung 2: Hauptbereiche fir die Verwendung von Wasserstoff (links); primare Quellen fir die Wasserstoffpro-
duktion weltweit (rechts) [6].

Gefolgt wird dieses Verfahren von der Erddl-Dampfreformierung mit einem Produkti-
onsanteil von 30% und der Kohlevergasung mit 18% [6]. Alle diese Verfahren weisen
aufgrund von technischen und 6konomischen Uberlegungen, die Notwendigkeit fossi-
ler Rohstoffe fur die Wasserstoffproduktion auf und kénnen dadurch eindeutig dem
Bereich der nicht erneuerbaren Energietrager zugeordnet werden. Die Wasserelektro-
lyse mit einem weltweiten Produktionsanteil von 4% und die Verwendung von fermen-
tierten Brennstoffen, wie Bio-Ethanol und Biogas fir die Dampfreformierung, kénnen
als magliche alternative Verfahren auf Basis erneuerbarer Energietrager genannt wer-
den. Diese Technologien kdnnen durch eine geeignete Wahl der Energiequelle und
der Rohstoffproduktion auf den Einsatz von fossilen Rohstoffen verzichten [7], [8]. Es
muss jedoch angemerkt werden, dass auch fur die Elektrolyse Uberwiegend Atomener-

gie und durch Kohle generierter Strom verwendet wird.
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1.1 Aufgabenstellung der Masterarbeit

Zur 6kologisch nachhaltigen Generierung von Wasserstoff bzw. einem wasserstoff-
reichen Synthesegas beschéftigt sich diese Masterarbeit mit der katalytischen Dampf-
reformierung eines Wasser/Ethanol-Gemisches zu Synthesegas, welches in einer

Festoxidbrennstoffzelle (SOFC) verstromt werden kann.

Im Zuge der Masterarbeit wurde ein Versuchsstand zur systematischen Charakterisie-
rung von Katalysatoren zur Ethanol-Dampfreformierung umgebaut und in Betrieb ge-

nommen.

In den Versuchen wurden mehrere kommerziell verfliigbare Katalysatoren hinsichtlich
ihrer Eignung zur Ethanol-Katalyse unter den vorgegeben Reaktionsbedingungen eva-
luiert. Im zweiten Schritt erfolgten Experimente mit drei Katalysatoren bei unterschied-
lichen Reaktionsbedingungen zur Optimierung des Reformierungsprozesses fur die

geplante Koppelung mit einer SOFC.

1.2 Stand der Technik — Produktionsverfahren flir Wasserstoff

Aufgrund der Deckung des weltweit wachsenden Bedarfs an Wasserstoff und die Nut-
zung neuer Rohstoffe, haben Industrie und Forschung eine Vielzahl an Produktions-
verfahren entwickelt und etabliert. Diese Verfahren lassen sich in vier Technologie-
gruppen untergliedern [9]: e thermochemische Verfahren,

e elektrochemische Verfahren,

e photobiologische Verfahren und

e photoelektrochemische Verfahren.

Die drei Hauptproduktionsverfahren Dampfreformierung, Kohlevergasung und Was-
serelektrolyse, aus den technologischen Gruppen der thermochemischen und elektro-

chemischen Verfahren, sollen im Folgenden kurz beschrieben werden.
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1.2.1 Elektrolyse

Bei der Elektrolyse wird durch das Einleiten von Gleichstrom in eine Elektrolysezelle
Wasser in Wasserstoff und Sauerstoff aufgespalten. Die Zelle besteht aus zwei Elekt-
roden (an der Anode findet die Oxidation, an der Kathode die Reduktion statt), die Uber
ein Anionen- bzw. lonen-leitendes Elektrolyt in Kontakt stehen. Zusatzlich wird im
Elektrolyt ein Diaphragma bzw. Separator eingesetzt, um eine Rekombination der bei-
den Moleklle zu verhindern. In der Praxis haben sich alkalische Wasserelektrolyse,
PEM-Elektrolyse (Protonen Exchange Membran) und Fest-Oxid-Elektrolyse durchge-
setzt. Der grof3e Vorteil der Elektrolyse zeigt sich durch die hohe erreichbare Reinheit
des Wasserstoffs ohne den Einsatz zusatzlicher Prozessschritte zur Aufreinigung. Bei
der alkalischen Wasserelektrolyse wird eine Wasserstoffreinheit von 99,7 - 99,9% und
bei der PEM-Elektrolyse eine Reinheit bis 99,999% erreicht [10], [11].

1.2.2 Kohlevergasung

Fur die Wasserstoffproduktion durch Kohlevergasung wird ein Feed aus zerkleinerter
Kohle in trockenem Zustand oder als Kohleschlamm zusammen mit einem Oxidations-
mittel (in den meisten Falle Sauerstoff oder Luft mit Wasserdampf) einem Vergaser
zugefuhrt. Wahrend der Vergasung bei 1000 - 1500 °C kommt es zu einer Umsetzung

der eingesetzten Stoffe zu Kohlenstoffmonoxid und Wasserstoff nach Gleichung 1.
X
CHx0y+(1—y)H20—>(§+1—y)H2+ co (1)

Das erzeugte Gasgemisch kann direkt flr die Stromerzeugung herangezogen bzw.
Uber eine Nachbehandlung zu hochreinem Wasserstoff fir eine weitere Verwendung

umgesetzt werden [12].
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1.2.3 Reformierung

Die Reformierung von fossilen z.B. Diesel und Benzin und erneuerbaren Energietra-
gern z.B. Methanol und Ethanol wird generell in drei mogliche Prozessflihrungen un-
terteilt. Bei der Dampfreformierung wird der Energietrager mit Wasserdampf tber die
Zufuhrung von Warme zu einem Synthesegas bestehend aus Wasserstoff, Kohlen-
stoffdioxid und Kohlenstoffmonoxid reformiert. Der Warmeeintrag weist bei der Dampf-
reformierung aufgrund der endothermen Reaktion den hdchsten notwendigen Ener-
giebedarf auf. Bei dieser Prozessfiuhrung erreicht die Wasserstoffausbeute ein Maxi-
mum. Die partielle Oxidation, unter der Zufuhr von Sauerstoff, bendtigt als exotherme
Reaktion keinen externen Energieeintrag. Die partielle Oxidation erbringt die niedrigste
erreichbare Wasserstoffausbeute. Als energetisch gunstigste Betriebsart kann die au-
totherme Reformierung genannt werden. Dabei wird aufgrund des zugefuhrten Sauer-
stoffs kein externer Warmeeintrag bei einer moderaten Wasserstoffausbeute bendtigt.
Dieser Zustand wird durch einen optimalen Einsatz von Sauerstoff und Wasserdampf
erreicht [7], [13]. Abbildung 3 zeigt die moglichen Arten der Prozessfihrung wahrend

der Reformierung.

vollstandige Oxidation Dampfreformierung

autotherme Reformierung

exotherme Reaktion endotherme Reaktion

partielle Oxidation oxidative Dampfreformierung

Abbildung 3: Mdgliche Arten der Prozessfuhrung wahrend der Reformierung [13].
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1.2.3.1 Ethanol-Dampfreformierung

Die Wasserstoffproduktion durch die Dampfreformierung von Bio-Ethanol bietet eine
umweltfreundliche Moglichkeit elektrische Energie CO2-neutral und kostenginstig zu
generieren. Wie unter Kapitel 1.2.3 erklart, handelt es sich bei der Reformierung um
eine endotherme Reaktion, bei der Ethanol durch die Beigabe von Wasserdampf nach
Gleichung 2 und 3 zu Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid und teil-
weise zu Methan reformiert wird [14]. Die Reformierung wird praktisch durch den Ein-
satz von Katalysatoren auf Basis von unedlen (nicht Edelmetalle: Nickel, Kobalt) sowie
edlen Metallen (Edelmetalle: Palladium, Platin, Rhodium) durchgefihrt [15], [16].

CHsOH gy + HyO(g) > 2 CO(gy + 4 Hy AH: = +250 kJ-mol ! )
CoHsOHg) + 3 Hy0(g) = 2 COz g + 6 Hy yy  AHr=+171kJ-mol! 3)

Generell sind aufgrund der Thermodynamik viele Reaktionswege fur die Reformierung
des Ethanols zu Wasserstoff mdglich. Diese h&ngen jedoch stark mit der Zusammen-
setzungen der genutzten Katalysatoren und den Betriebsparametern zusammen. Als
gewollte Hauptroute fir die Reaktion kann die Wasserstoffabspaltung zu Acetaldehyd
in Gleichung 4 und die darauf folgende Spaltung des Acetaldehyds in Gleichung 5 und

6 angesehen werden.

C,HsOH - C,H,0 + H, (4)
C,H,0 + H,0 = 3 H, + 2 CO (5)
C,H,0 - CH, + CO (6)

Als weitere Reaktionswege finden die Spaltung zu Methan (Gleichung 7) und die dar-

aus resultierende Methan-Dampfreformierung (Gleichung 8),
C,HsOH - CH, + CO + H, 7)
CH, + 2 H,0 = 4H, + CO, (8)
sowie die Wassergas-Shift-Reaktion nach Gleichung 9 statt.

CO + H,0 - H, + CO, (9)
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Eine mogliche Nebenroute ergibt sich Gber die Formierung von Aceton durch die Kon-
densation von Acetaldehyd, gefolgt von einer Decarboxylierungsreaktion (Glei-
chung 10):

2 C,H,0 - C3H 0 + CO + H, (10)

Unerwinschte Nebenreaktionswege sind die Dehydrierung (Wasserabspaltung) zu
Ethen wie in Gleichung 11. Die Bildung von Ethen fihrt zur Kohlenstoffabscheidung

(Gleichung 12) und dadurch zu einer Inaktivierung des Katalysators:
C,HsOH - C,H, + H,0 (11)
C,H, = Kohlenstof fabscheidung (coking) (12)

Zu weiterer Kohlenstoffablagerung kann es bei niedrigen Temperaturen durch die Bou-

douard-Reaktion (Gleichung 13) bzw. durch das Methan-Cracking (Gleichung 14)

kommen.
2C0 - CO,+ C (13)
CH, - C+2H, (14)

Abbildung 4 ermdoglicht einen Uberblick tiber die komplexen Zusammenhange des Re-
aktionsnetzwerkes und zeigt die moglichen Reaktionswege der Ethanol-Dampfrefor-
mierung auf [9], [14], [17].

+H,0
CH;COCH, Co iy > CO+H, _
A \\
; SO HH,0
-H, i +H,0 Sa
CH;CH,0H ——~—5 CH;CHO — > CO+ CH, ———> o 4+ H,
% i COzi E‘Hz ?E
{ -H,0 L B
Litiens Gil) e > Coke . i i
+H,0 T > CO+H,
Hauptroute
"""" Nebenroute

Abbildung 4: Schematisch dargestelltes Reaktionsnetzwerk der Ethanol-Dampfreformierung [17].
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1.2.3.2 Verstromung des Synthesegases in Brennstoffzellen

Bei dem produzierten Reformat handelt es sich um ein wasserstoffreiches Synthese-
gas. Dieses besteht in Abhangigkeit des eingesetzten Katalysators, sowie unter Be-
ricksichtigung der vorherrschenden Betriebsparameter (Reformierungstemperatur,
Dampf zu Ethanol-Verhaltnis und Raumgeschwindigkeit), aus Kohlenstoffmonoxid,
Kohlenstoffdioxid, Wasserdampf und nicht vollstandig reformierte Kohlenwasserstof-
fen (z.B.: Ethen, Ethan und Methan). Durch diese Zusammensetzung ist eine direkte

Verstromung in Niedertemperatur-Brennstoffzellen nicht moglich.

Kohlenstoffdioxid und Methan wirken fir PEM-Brennstoffzellen (Protonen-Austausch-
Membran) als Verdinnung des Brennstoffzuflusses und fuhren aus diesem Grund zu
einer Verschlechterung des Gesamtwirkungsgrades. Kohlenstoffmonoxid fuhrt als Ka-
talysatorgift (> 10 ppm) auf der Anode der Brennstoffzelle zu einer Deaktivierung des

Katalysators und hat dadurch fatale Folgen fur den Betrieb der Zelle [18].

Um einen Betrieb aufgrund der notwendigen Reinheit des Wasserstoffs (Qualitatsbe-
reich 5.0 entspricht 99,999%) zu ermdglichen, muss der Reformierung ein weiterer
Prozessschritt zur Aufreinigung des Synthesegases nachgeschalten werden. Nach ei-
nem durchgefuhrten Wassergas-Shift-Prozessschritts, zur Steigerung des Wasser-
stoffausbeute, kommen Verfahren wie die selektive Oxidation und selektive Methani-
sierung, Aufreinigung durch Membranen mit Metallhydrid-Technologien oder Pres-
sure/Swing-Adsorption zur Abtrennung der Verunreinigungen zum Einsatz [18], [19],
[20].

Ein Betrieb ohne nachgeschaltete Gasreinigung kann trotz dieser Zusammensetzung
durch die Verstromung in einer Hochtemperatur-Brennstoffzelle, wie der Festoxid-
brennstoffzelle (SOFC), durchgefiihrt werden. Fir SOFCs kdnnen wasserstoffreiche
Synthesegase mit Anteilen an Kohlenstoffmonoxid und Methan direkt als Brennstoffe

genutzt werden.
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1.3 Festoxidbrennstoffzelle (SOFC)

Die Festoxidbrennstoffzelle (engl. Solid Oxid Fuel Cell) bietet durch die Brennstoff-
Flexibilitat, die hohe Einsatztemperatur und den guten Wirkungsrad drei fundamentale
Vorteile. Im Falle von héherwertigen Kohlenwasserstoffen oder im Speziellen bei der
Verwendung von kommerziellen Treibstoffen, wie Diesel, Benzin oder Kerosin, wird
der Brennstoff Gber interne oder externe Reformierung aufgespalten [21]. Als direkte
Brennstoffe dienen Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid und Methan, welche laut Tabelle
1 in der SOFC verstromt werden [22].

Tabelle 1: SOFC Reaktionen in Abh&ngigkeit des zugefiihrten Brennstoffes A (Anodenreaktion); K (Katho-
denreaktion); OV (Gesamtreaktion).

H, als Brennstoff CO als Brennstoff CH4 als Brennstoff

A Hy+ 0 >H,0+2e~ CO+0? -CO,+2e~ CH,+40%* ->2H,0+CO0,+8e"

K 0,+4e” > 20% 0,+4e” > 20% 20,+8e” - 40%*

oV 2H, +0, > 2H,0 2C0 + 0, > 2CO, CH,+20, > 2H,0 + CO,

Die SOFC hélt in vielen Bereichen Einzug und hat sich durch die hohen Betriebstem-
peraturen (800 — 1000 °C) und der damit verbundenen nutzbaren Abwérme als statio-
nares System zur Energieversorgung in Bereichen bis 250 kW durchgesetzt [23]. Die
Zellgestaltung sieht als derzeitigen Stand der Technik mit Yttrium stabilisiertes Zirco-
nium ,YSZ“ als anionen-leitendes Elektrolyt (O%) vor. Anoden werden aus metalli-
schem Nickel auf einem YSZ-Skelett und mit Strontium dotiertes Lanthan Manganit als
Kathode eingesetzt [22], [24]. FUr stationére Systeme werden aufgrund ihrer einfachen
Bauart und der relativ einfachen Abdichtung réhrenféormige Zellbauarten verwendet.
Diese Systeme weisen jedoch geringe Leistungsdichten (0,25 - 0,30 W/cm?) auf und
sind somit fr mobile Anwendungen ungeeignet [25]. Um diesen Markt bedienen zu
kénnen und die oben genannten Vorteile der SOFC fur mobile Applikationen zu nut-
zen, haben sich flache (plane) Festoxidbrennstoffzellen durchgesetzt. Flache SOFC-
Stacks mit Leistungsdichten von bis zu 2 W/cm? eignen sich fur den mobilen Einsatz
als Range Extender bei Kraftfahrzeugen, APUs (Auxiliary Power Units) fur Lastkraft-

wagen oder als mobile Stromaggregate im Bereich der Luft- und Schifffahrt [25].



1 Einfuhrung 10

1.4 Verwendung des reformierten Produktgases in einer SOFC

Als Kriterium fur die Charakterisierung der Katalysatoren und deren objektiven Ver-
gleich wird eine Beurteilung des produzierten Synthesegases fiur die direkte Verwen-
dung in einer SOFC durchgefihrt. Fur diese Evaluierung werden folgende Faktoren

herangezogen:
e Kohlenstoffbildung
e S/E-Verhdltnis
¢ Methan- und Kohlenstoffmonoxid-Anteil

e Niedertemperatur-Reformierung

Um eine lange Lebensdauer und eine akzeptable Leistung der Brennstoffzelle zu ge-
wabhrleisten, muss das Synthesegas eine bestimmte Zusammensetzung mit minimaler
Belastung an Kohlenwasserstoffen vorweisen. Die Bildung von hoherwertigen Kohlen-
wasserstoffen, wie Ethen (C2Ha), sollten bei der Reformierung vollstandig unterbunden
werden. Diese Komponenten fuhren bei einer direkten Reformierung in der SOFC un-
weigerlich zu einer Ablagerung von Kohlenstoff an den Nickelpartikeln der Anode [21],
[26]. Durch die Katalysatordeaktivierung verschlechtert sich die Leistung der Brenn-
stoffzelle aufgrund der gestorten 3-Phasengrenze (TPB Triple-Phase-Boundary) und
der damit verschlechterten Oxidation des Brennstoffes an der Anode dramatisch. Zu-
dem kann der Betrieb mit Methan (CHa4) bei lokaler Unterversorgung mit Dampf Uber
eine Pyrolysereaktion, dargestellt in Gleichung 15, bei Temperaturen tber 650 °C zur

Kohlenstoffformierung fuhren [18].
CH,-» C+2H, (15)

Ein erhbhtes Dampf/Ethanol-Verhéltnis (S/E) beeinflusst die Ausbeute an Wasserstoff
wahrend der Reformierung positiv. Aufgrund der erhdhten Verfligbarkeit an Sauerstoff
kommt es zu einer vollstdndigen Oxidation und damit verbunden zu einer verstarkten
Bildung von Kohlenstoffdioxid. Es fiihrt jedoch zur Verdiinnung des zugefihrten Brenn-
stoffstroms und tragt so zu einer Verschlechterung der Brennstoffzellen-Leistung bei
[13], [27]. Diese Leistungsminderung dient als Begriindung, fir die Forcierung eines

niedrigen S/E-Verhaltnisses (hoher Ethanol-Anteil) im zugefiihrten Feed.
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Obwohl die SOFC im Stande ist CO und CHa direkt als Brennstoff ohne die Bildung
von Zwischenprodukten, wie unter Kapitel 1.3 gezeigt, zu nutzen, treten in der Praxis
vor der direkten Umsetzung der beiden Brennstoffe die Reaktionen zu den Zwischen-
produkten Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid in Gleichung 16 und 17 aufgrund der

schnelleren Kinetik auf [18].
CH,+H,0 - CO+3H, (16)
CO+ H,0 - H,+(CO, 17)

Diese Nebenreaktionen flhren zu einer Verschlechterung der SOFC Performance im

Vergleich zu einem Betrieb bei reinem Wasserstoff [28], [29].

Um eine rasche Inbetriebnahme des gesamten Systems fiir mobile und stationére An-
wendungen zu gewahrleisten, sollte auch eine Reformierung bei niedrigen Tempera-
turen (500 - 600 °C) mdglich sein. Dadurch wird eine Bereitstellung des Synthesega-
ses bereits wahrend des Aufheizvorgangs der SOFC ermdglicht und eine Oxidation
der Anode kann ausgeschlossen werden. Als Kriterien hierbei missen ein vollstandi-

ger Umsatz des Ethanols sowie eine moderate Gaszusammensetzung erfullt sein.
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2 Experimentelle Methode

Fur das Screening der Katalysatoren wurde ein vorhandener Teststand zur Reformie-
rung von Ethanol und zur Evaluierung von Katalysatoreigenschaften umgeristet und
in Betrieb genommen. Das folgende Kapitel widmet sich dem fir die Reformierung
entwickelten Reaktor, den fur die Versuche notwendigen Betriebsmitteln, sowie den
eingesetzten Chemikalien und der verwendeten Analytik flr die Untersuchung der

Flissig- und der Gasphase.

2.1 Teststand und Versuchsdurchfiihrung

Bypass Leitung Synthesegas
Onlineanalyse der
Reformer und Klapprohrofen Gaszusammensetzung
Ethanol / Wasser  Verdampfer ()
— N " f \ T .
—%—({/\L\ “ | —Q{F\j— Kondensatabscheider
- A\ y/ e
Zahnradpumpe Kondensator\% )
] —, qualitative und quantitative
Komponentenbestimmung

Tragergas Kondensat

Abbildung 5: Schematische Darstellung des Versuchsaufbaus zur Ethanol-Dampfreformierung und Katalysator-
Charakterisierung.

In Abbildung 5 ist die schematische Darstellung des Versuchskonzeptes abgebildet.
Ein Wasser/Ethanol-Gemisch wurde Uber eine Zahnradpumpe zu einem Direktver-
dampfer geférdert und nach vollstandiger Verdampfung in das System eingespeist.
Vor der Einleitung in den Reaktor wurde der Uberhitzte Dampf aus Ethanol und Wasser
bei 200 °C mit 30 ml-min* N2 gemischt und dem Reaktor zugefiihrt. Der Stickstoff
wurde als Referenzgasstrom fir die quantitative Gasanalyse benétigt und nahm als
Inertgas an der Reformierungsreaktion nicht teil. Uber einen Klapprohrofen wurde die
Reformierungstemperatur im Rohrreaktor gesteuert und geregelt. Um eine gleichma-
Bige Warmeleitung zu gewéhrleisten, wurde fiir die Versuchsserien an den Katalysa-
toren des Herstellers ,A* und ,B“ ein Keramikrohr zwischen dem Reaktor und dem
Ofen eingesetzt (Abbildung 6). Aufgrund der starken thermischen Beanspruchung und
des geringen Ausdehnungskoeffizienten der Keramik musste das Schutzrohr nach

mehrfachem Bruch fir alle weiteren Versuche entfernt werden.
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Abbildung 6: Reaktor mit Keramikrohr im Klapprohrofen.

Am Reaktorausgang wurde das produzierte Synthesegas einem Gegenstromkonden-
sator mit einer zusatzlichen AufRenkihlung zugefihrt und auf 6 - 8 °C abgekuhlt.
Dadurch wurden nicht umgesetzte Edukte bzw. nicht gasformige Produkte (Dampfe)
abgetrennt. In einer Onlinemessung mit einem Gaschromatographen wurde das ge-
trocknete Synthesegas fur die quantitative als auch qualitative Produktgasbestimmung
detektiert. Das kondensierte Reformat wurde in einen Gasabscheider eingeleitet und
Uber eine Kanile wurden Proben fur weitere Analysen abgezogen. Bei der Analyse
des kondensierten Reformats wurde der Restgehalt an Ethanol zur Berechnung des
Ethanol-Umsatzes ermittelt und weitere organische Verbindungen zur Beurteilung der
mdoglichen Reaktionswege der Reformierung nachgewiesen. Ein detailliertes R&l
(Rohrleitung und Instrumental) Schema des Versuchstandes ist unter Kapitel 5.6 dar-
gestellt. Um idente Startparameter zu gewébhrleisten, wurde nach jedem vermessenen
Betriebspunkt eine Spilphase mit 1200 ml-min-* N2 und eine darauffolgende Oxidation
mit synthetischer Luft bei einem Durchfluss von 500 ml-min-t durchlaufen. Von einer
vollstdndigen Oxidation konnte ausgegangen werden, sobald der gemessene COo-
Gehalt im Abgas kleiner 0,1 vol.% war. Nach einer weiteren Spullphase mit
1200 ml-min* N2 wurde ein neuer Betriebspunkt zur Charakterisierung vermessen.
Diese Spilphase wurde bendtigt, um Sauerstoff aus dem System zu entfernen und
eine autotherme Reformierung wéahrend der Startphase des néchsten Versuches zu

verhindern.
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2.2 Reaktorauslegung

Abbildung 7: Darstellung des Reaktors im Vollschnitt (links); gesamte Baugruppendarstellung (rechts).

Abbildung 7 zeigt den fur die Ethanol-Dampfreformierung verwendeten und von der
Arbeitsgruppe MeStREx (Metallic Stack Range Extender) ausgelegten Reaktor als
CAD-Modell (gezeichnet in SolidWorks). Um den Einsatz mehrerer Katalysatoren zu
ermdglichen, wurde bei der Planung und der Konstruktion des Reaktors ein Hulsen-
konzept angewandt. Dabei wurde eine auf den Durchmesser des Katalysators ange-
passte Hilse in den Reaktor eingesetzt (Abbildung 8) und Uber Dichtungsringe aus
Glimmer gegen die Aul3enatmosphére abgedichtet. Am Ende einer Hilse wurde der
jeweilige Katalysator Uber einen Ethanol bestandigen Keramikkleber (Resbond 940
HE von Polytec PT) befestigt und gegen Umstromung abgedichtet (Abbildung 9). Eine
gleichmafige An- bzw. Durchstromung des Katalysators wurde durch das Einsetzen
eines Siebbodens 30 mm vor dem Katalysator erreicht. Durch die Fullung des Leerau-
mes vor dem Siebboden mit Siliziumoxid-Pellets (SiO2 1/8" Pellets von Alfa Aesar)
konnte eine Vorwarmung des zugefuhrten Feed-Stromes auf die geforderte Reformie-

rungstemperatur erzielt werden.

Abbildung 8: Einfuihren einer Katalysatorhtilse in den Reaktor.
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Um Hulsen mit wesentlich kleinerem Durchmesser optimal zu zentrieren, wurden zu-
satzlich zwischen dem Leerraum der Reaktorwand und der Katalysatorhilse Silizi-

umoxid-Pellets eingefullt.

An der Seite des Anschlussflansches befanden sich aul3er der Gaszuleitung (@ 8 mm)
vier weitere Anschlussrohre fir Thermoelemente vom Typ N (@ 6 mm) um eine radiale
Temperaturiiberwachung der Katalysator-Eingangsflache zu erméglichen. Am Ende
des Reaktors befanden sich zusatzlich zur Abgasleitung (@ 8 mm) zwei weitere An-
schlussrohre fur Thermoelemente vom Typ N (@ 6 mm) um mdgliche Temperaturun-

terschiede Uber die Katalysatorlange zu messen.

Aufgrund der starken Beanspruchung durch hohe Temperaturen (bis 950 °C) und der
korrosiven Wirkung des Dampf/Ethanol-Gemisches (bei weiterfihrenden Versuchen
durch ein Dampf/Bio-Ethanol-Gemisch) [30] wurde flir alle metallischen Teile des Re-
aktors, Hulsen und Flansche ein hochlegierter Stahl vom Werkstoff-Typ 1.4841
(X15CrNiSi25-21) verwendet. Bei den Anschlussleitungen des Reaktors und den
Schraubverbindungen handelt es sich um kommerzielle verfigbare Rohrarmaturen der
FITOK Group vom Werkstoff-Typ 1.4401 (X5CrNiMo17-12-2).

Abbildung 9: Katalysator des Herstellers B verklebt in einer Hillse vor dem Einsatz im Reaktor (links); Anschluss-
flansch des Reaktors im Klapprohrofen mit Gaszuleitung und vier Rohrleitungen fur Temperaturelemente zur
Temperaturiiberwachung (rechts).

Um eine vollstandige Charakterisierung zu ermoglichen, wird ein Temperaturprofil des
Katalysators wahrend der Reformierung ermittelt. Dabei werden Temperaturgradien-
ten radial auf der Oberflache und Temperaturunterschiede zwischen Katalysatorein-
gang und Katalysatorausgang vermessen. Zur Erstellung dieses Temperaturprofils

kénnen acht Thermoelemente am Katalysator positioniert werden.
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Diese werden Uber 6 mm Rohrleitungen (nur fir Thermoelemente) bzw. 8 mm Leitun-
gen (am Dampfzufluss und am Synthesegasaustritt) in den Reaktor eingefuihrt. Abbil-
dung 10 zeigt die platzierten Thermoelemente am Katalysatoreingang und -ausgang.
Bei allen Versuchen wurden die Eingang- und Ausgangsseite des Katalysators mit je

drei Thermoelementen vermessen.
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@ Temperaturmessung inaktiv

@ Temperaturmessung aktiv

Abbildung 10: Thermoelemente zur Erstellung des Temperaturprofils
am Katalysator Reaktoreingang (links) und Reaktorausgang (rechts).
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2.3 Verwendete Gerate

Die Steuerung des gesamten Versuchsstandes wurde durch ein Prozessleitsystem
(PLS) im Programm LabView realisiert. Tabelle 2 listet die dabei angesteuerten und
bendtigten Gerate und Maschinen fur die Versuchsdurchfihrung auf. Die Durchfluss-
steuerung fur den eingesetzten Feed-Strom wurde durch eine bei konstantem Vor-
druck (ca. 4,5 bara) fordernde Zahnradpumpe und einem durchflussbeschrankenden
Liquidflow-Kontroller umgesetzt. Fur Versuche mit einem hohen Durchsatz
(Dampf/Ethanol-Gemischs > 10,0 g-mint) musste zusatzlich zur Gegenstromkiihlung
am Kondensator eine Gleichstromkiihlung an der Au3enseite des Kondensatorrohres
zugeschaltet werden. Die maximale Heiztemperatur des Reaktors beschrankte sich
aufgrund der Zersetzungstemperatur des Keramikklebers auf 950 °C. Die Waagen fur
Feed und Kondensat dienten zur Aufzeichnung der eingehenden bzw. ausgehenden

Flissigkeitsstrome und ermdglichten so eine Berechnung der Massenbilanz.

Tabelle 2: Verwendete Gerate und Maschinen.

Gerat Hersteller Typ Anmerkung
HP Series Ablesbarkeit: 0,1 g
Waage Feed A&D HP-30K Wégebereich (max.): 31 kg
Ablesbarkeit: 0,1 g
Waage Kondensat Kern PCB 2000-1 Wigebereich (max.): 2000 g
Zahnradoumpe Volumenstrom: Q = 0,02 - 5,00 I/h
Prozesspumpe Gather Industries P71058 pump Differenzdruck: AP = bis 6,0 baru
Viskositat: n = 0,3 bis 1000 mPas
Frequenzumrichter  Peter electronic - R T 29 Rk
Ethanol/Wasser: 18 Hz
Druck (max.): 10 barg
Verdampfer aDROP _ aSTEAM Wasserdurchfluss (max.): 1000 g/h
(Feuchtemesstechnik)  (Direktverdampfer) o
Tmax: 280 °C
Kryostat Kuhlimedium: Wasser
(Gegenstromkiihlung) Julabo CFal Kihltemperatur: 4 °C
Kryostat Lauda E100 ecoline Kihlmedium: Wasser
(Gleichstromkiihlung) RE 104 Kihltemperatur: 4 °C
. VST12 / 3-Zonen  Tmax: 1200 °C
RN Serala) Certlis Klapprohrofen 600 mm beheizte Lange

Samtliche Messdaten, die zur Auswertung und Prozessflihrung notwendig waren, wur-
den Uber das PLS aufgezeichnet und ausgewertet. Die dafir notwendige Mess-,

Steuer- und Regeltechnik ist in Tabelle 3 aufgelistet und beschrieben.
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Der Gasfluss-Regler wurde bei den Versuchen fir die Einleitung des Stickstoffs als
Tragergas und fur die Zufluss-Regelung der synthetischen Luft zur Oxidation wéahrend
den Reformierungsschritten verwendet.

Tabelle 3: Verwendete Mess-, Steuer- und Regeltechnik.

Mess- und Regelsystem Hersteller Typenbezeichnung Anmerkung

Durchfluss-Regler Durchfluss: 16,6 min/min

Birkert Liquidflow Controller H20

Feed P1 =15 bary
Durchfluss-Regler Durchfluss: 1200 mIn/min
red-y Vogtlin  Massflow Controller N2 P1=2 bara

Gaszufluss _

P2=1 bara
Durchfluss-Realer Durchfluss 500 min/min
Ab 9 red-y Vogtlin -~ Massflow Controller Hz P1=2 bara

gas -

P2=1 bara
AT Ry Eurotherm 2415CG und 2416P8 -
Klapprohrofen
Prozess-Regler Emko ESM-4450 .
Heizleitungen
Thermoelemente .
Reaktor TC-direct Typ N -
Thermoelemente
Versuchstand RS Pro TypK i
Pumpendrucksensor Endress - Cerabar T PMC 131 Pmax = 400 bara

auser

Prozessdrucksensor Nagano SKE - 10.0 Pmax = 10 bara

Die auf Wasser abgestimmte Standard-Kalibrierung des Liquidflow-Kontrollers machte
eine Korrektur des eingestellten Soll-Forderstroms auf den tatsachlich geférderten Ist-
Durchsatz notwendig. Durch Variation des Ethanol-Anteils im Feed-Gemisch konnte
ein zusatzlicher Einflussfaktor auf die Durchflussmenge beobachtet werden. Tabelle 4
zeigt die aufgenommene Forderkennlinie fur den jeweiligen Ethanol-Anteil (y-Wert
Soll-Férdermenge, x-Wert Ist-Férdermenge). Uber eine lineare Regression konnte
diese aus den Datenpunkten ermittelt und so bei der Analyse bertcksichtigt werden.

Die Datenpunkte flir die Regressionen sind in Kapitel 5.7 dargestellt.

Tabelle 4: Regressionsgeraden fur den Forderstrom der Pumpe bei unterschiedlichen Etha-
nol-Anteilen im Feed

Ethanol-Anteil Regressionsgerade R2
45 vol.% EtOH y =0,9946 * x 0,9942
55 vol.% EtOH y =0,9895 * x 0,9946

60 vol.% EtOH y =0,9917 x 0,9963
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2.4 Eingesetzte Chemikalien

Tabelle 5 listet die verwendeten Chemikalien flir das eingesetzte Feed-Gemisch auf.
Fur einen ersten Probebetrieb der Versuchsanlage wurde hochreines Ethanol (Rein-
heit > 99,9%) eingesetzt. Fur die Charakterisierung der Katalysatoren und den her-

kommlichen Versuchsbetrieb wurde Ethanol (Reinheit > 96,0%) verwendet.

Tabelle 5: Eingesetzte flissige Chemikalien.

Chemikalie Formel Hersteller Reinheit Anmerkung

Ethanol 99,9 vol.% C2HsOH Merck LiChrosolv  Reinheit > 99,9% Ausgangschemikalie

Feed
Lactan GmbH. & S 0 Ausgangschemikalie

Ethanol 96,0 vol.% C2Hs0OH CO KG Reinheit > 96,0% Feed
Reinstwasser H-0 Hausaufbereitung Reinheit = 17,6 MQ ég:gangschemlkahe

Bei dem, zur Fixierung der Katalysatoren in der Hilse, verwendeten Kleber handelte
es sich um einen auf Siliziumoxid basierten Keramikkleber fir Hochtemperaturanwen-
dungen. Zusatzlich wies der Kleber eine hohe Bestandigkeit gegeniber Ethanol auf,
wodurch eine Beeinflussung oder Nebenreaktion wahrend der Reformierung durch
Ethanol ausgeschlossen werden konnte. Um eine gleichmé&Rige Anstromung des Ka-
talysators, sowie eine bessere Erwarmung des zugefiuhrten Ethanol/Dampf-Gemi-
sches zu erreichen, wurde fir die Fillung des Leerraumes im Reaktor Inertmaterial

eingesetzt (Tabelle 6)

Tabelle 6: Eingesetzte Feststoffe.

Chemikalie Formel Hersteller Eigenschaften Anmerkung
Aluminiumoxid Al2O3 Alfa Aesar 1/8" Pellets Inertmaterial far
Reaktor
Siliziumoxid SiO2 Alfa Aesar 1/8" Pellets e iy
Reaktor
Keramikkleber [31] SiO2 Polytec PT Resbond 940 HE ~ Tmax = 980 °C

Mineralwolle - - - Isolationsmaterial
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Fur den Betrieb des Versuchsstandes wurden Stickstoff als Referenz- und Tréagergas,
synthetische Luft als Oxidationsmittel und Druckluft als Reinigungsgas verwendet.
Wahrend der Reformierung entstandene und detektierte Gase sind in Tabelle 7 dar-

gestellt.

Tabelle 7: Eingesetzte und wahrend dem Prozess reformierte Produktgase.

Gas Formel Hersteller Reinheit Anmerkung
Stickstoff N2 Air Liquide 5.0 Referenzgas
synthetische Luft N2, O2 Air Liquide 5.0 Oxidationsgas

Druckluft N2, O2, CO2 Hausleitung - Reinigungsgas
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2.5 Katalysatoren

Das folgende Kapitel beschreibt die Beschaffenheit und die Zusammensetzung der zu
charakterisierenden Katalysatoren. Es ist anzumerken, dass es sich bei den Katalysa-
toren um kommerzielle Produkte handelt und aufgrund von Geheimhaltungserklarung
keine Katalysatorbezeichnungen und keine Herstellername genannt werden durfen.
Aus rechtlichen Grinden ist es zudem nicht mdglich die Katalysatoren durch Feststoff-
analysen wie XRD (Rontgenbeugung) oder REM (Rasterelektronenmikroskopie) voll-

standig zu beschreiben.

2.5.1 Zusammensetzung

Hersteller A Katalysator 1 und 2

Bei den Katalysatoren des Herstellers A (Abbildung 11) handelt es sich um zylindrische
und mit folgenden Edelmetallen beschichtete Monolithe (Honigwabenstruktur mit den
Abmessungen Lange: 40 mm, @: 63 mm) [32]:

e Platin (Pt) <1 gew.%

e Rhodium (Rh) <1 gew.%

e Palladium (Pd) <1 gew.%

Der Katalysator 1 ist fr einen Temperaturbereich von 600 — 700 °C und eine Raum-
geschwindigkeit (GHSV) von 30.000 — 80.000 h! fiir die Ethanol-Reformierung ausge-
legt. Das laut Hersteller optimale H20/C Verhaltnis liegt bei groRer 2,0 [33].

Der Katalysator 2 ist fir einen Temperaturbereich von bis zu 950 °C und eine Raum-
geschwindigkeit (GHSV) von 30.000 — 80.000 h-! fiur die Hochtemperatur-Reformie-
rung ausgelegt. Das laut Hersteller optimale H20O/C Verhéltnis liegt bei groRer 2,5 [33].

Abbildung 11: Hersteller A Katalysator 1 (links), Oberflache Katalysator 1 (Mitte) und Katalysator 2 (rechts).
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Hersteller B Metal Mesh (SREF)

Bei den Katalysatoren des Herstellers B (Abbildung 12) handelt es sich um beschich-

tete Gitter aus hochtemperaturfestem Stahl mit folgenden Edelmetallen [34]:

e hochtemperaturfester Stahl ~ 83 gew.%

e Spinell (MgAl204) ~ 17 gew.%

e Platinoxid (PtO) ~ 0,5 gew.%

¢ Rhodium (Rh) ~ 0,01 gew.%

e Lanthan (La)

Die Metal Mesh (SREF) Katalysatoren des Herstellers B sind fur einen Temperaturbe-

reich bis 950 °C fur die Dampf-Reformierung ausgelegt. Die Abmessungen und Mate-

rialeigenschaften des Metallgitters sind in Tabelle 8 dargestellt [35].

Tabelle 8: Abmessungen und Materialeigenschaften des Metallgitters der Katalysatoren 3 und 4.

Katalysator 3

Katalysator 4

Anzahl Drahtmaschen:
Drahtdurchmesser:

Drahtoffnung:

Drahtmaterial:

Katalysatordurchmesser:

Scheibendicke:
Anzahl der Scheiben:

Katalysatorlange:

12
0,5 mm

ca. 1,24 mm

1.4864
X12NiCrSi35-16

63,5 mm
1,2 mm

8 bzw. 16 Stk.

9,6 mm bzw.
19,2 mm

Anzahl Drahtmaschen:
Drahtdurchmesser:
Drahtdffnung:

Drahtmaterial:

Katalysatordurchmesser:

Scheibendicke:

Anzahl der Scheiben:

Katalysatorlange:

20
0,4 mm

ca. 0,77 mm

1.4841
X15CrNiSi25-21

63,5 mm
1,1 mm

9 Stk.

9,9 mm

Abbildung 12: Hersteller B Katalysator 3 (links), Katalysator 3-Stapel mit 10 mm (Mitte) und Katalysator 4 (rechts).
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Hersteller C

Bei dem Katalysator 5 des Herstellers C (Abbildung 13) handelt es sich um einen zy-
lindrischen und mit folgenden Edelmetallen beschichtete Monolithen (Honigwaben-

struktur mit den Abmessungen Lange: 40 mm, @: 63 mm) [36]:
e Ceroxid (Ce0O2) < 2 gew.%
e Zirconiumoxid (ZrO2) < 10 gew.%

¢ Rhodium (Rh) < 1 gew.%

Der Katalysator 5 des Herstellers C ist fur die Ethanol-Reformierung ausgelegt.

i

Abbildung 13: Hersteller C Katalysator 5 (links), Oberflache (Mitte) und in Hilse verbaut (rechts).

Hersteller D

Bei dem Katalysator 6 des Herstellers D (Abbildung 14) handelt es sich um zylindrisch
verbaute und beschichtete Metallfolien (Lange: 25 mm, @: 51 mm). Die Metallfolien

sind von einem Metallmantel umrandet und fir die Ethanol-Reformierung entwickelt.

Abbildung 14: Hersteller D Katalysator 6 (links), Oberflache (Mitte) und in Hilse verbaut (rechts).
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2.5.2 Betriebsparameter

Als vordefinierter Betriebsparameter der Versuche wurde die Reformierungstempera-
tur in einem Bereich von 500 - 850 °C bei einem Temperaturintervall von 50 °C fest-
gelegt. Als Durchflussmenge wurden 5,0 g-min*t und 2,5 g-min't eingesetzt und als
Betriebsparameter die Abhangigkeit der Durchflussmenge zum Katalysatorvolumen
bestimmt. Diese Abhangigkeit ist Uber die Raumgeschwindigkeit GHSV (Gas Hourly
Space Velocity) gegeben [37], [38]. Die Raumgeschwindigkeit (Gleichung 18) berech-
net sich als Gasvolumenstrom (VGas) durch den Katalysator bezogen auf das vorhan-
dene Katalysatorvolumen (Vi gtq1ysator) in Gleichung 19. Das Katalysatorvolumen be-
rechnet sich aus dem mittleren Durchmesser (Dyit¢e;) Und der Léange des Katalysa-
tors (LKatalysator). Der berechnete Gasvolumenstrom wird auf folgende Bedingun-
gen bezogen: Pgezug = 1,013 bar und Tsezug = 293,15 K.

v
GHSV = — 525 (18)
VKatalysator
Duyitter * @
VKatalysator = T * LKatalysator (19)

Die resultierenden Raumgeschwindigkeiten (GHSV) sind in Tabelle 9 fir die jeweiligen
Katalysatoren in Abhangigkeit der Ethanol-Konzentration im Feed dargestellt.

Tabelle 9: Berechnete Raumgeschwindigkeiten (GHSV) fur die eingesetzten Betriebsparameter der verwendeten
Katalysatoren.

Katalysator D1 D> Dwmiter  Lange Flache Volumen Gasstrom GHSV
[-] [(mm]  [mm] [mm]  [mm] [mm?] (1] [m3-h-] [h-]

Kat. 1 45vol% 62,7 63,0 62,9 40,7 3102 0,126 0,286 2400
Kat. 1 55vol% 62,7 63,0 62,9 40,7 3102 0,126 0,264 2200
Kat. 1 60vol% 62,7 63,0 62,9 40,7 3102 0,126 0,252 2140
Kat. 2 45v0l% 63,0 63,0 63,0 40,2 3117 0,125 0,286 2500
Kat. 2 55v0l% 63,0 63,0 63,0 40,2 3117 0,125 0,264 2300
Kat. 2 60vol% 63,0 63,0 63,0 40,2 3117 0,125 0,252 2200
Kat. 4 63,3 63,3 63,3 9,9 3147 0,031 0,144 5000
Kat. 3 5.0g 63,4 63,4 634 9,6 3157 0,030 0,286 10100
Kat. 3 2.59 63,4 634 634 9,6 3157 0,030 0,144 5100
Kat. 3 63,4 63,4 634 19,2 3157 0,061 0,144 2600
Kat. 5 63,0 62,0 62,5 40,1 3068 0,123 0,286 2500

Kat. 6 51,1 51,1 51,1 25,2 2051 0,052 0,144 3000
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Die Verweilzeit () am Katalysator bei direkter Durchstrémung kann tber die Bezie-
hung des Katalysatorvolumens bezogen auf den Gasdurchfluss und somit als Kehr-

wert der Raumgeschwindigkeit (GHSV) berechnet werden (Gleichung 20):

1 _ VKatalysator (20)

"TGHSY T v,

Als weiterer Einflussparameter fur die Reformierung wurde der Anteil an Ethanol im
Feed bestimmt. Dieses molare Verhaltnis von Dampf zu Ethanol S/E (steam to ethanol
ratio) ergibt sich als Quotient der beiden Molenstrome (7'1H20 Molenstrom des Wasser-
dampfes und 1g;oy Molenstrom an Ethanol) und ist in Gleichung 21 dargestellt.
S/E = 0.
NgtoH

(21)

Bei den folgenden Versuchen wurden drei unterschiedliche Verhéaltnisse untersucht.
Die volumetrischen Verhaltnisse beziehen sich im Folgenden auf die Standartumge-

bungsbedingungen Pstandard = 1,013 bar und Tstandard = 296,15 K:
e S/E =4,0 (Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%)
e S/E = 2,7 (Ethanol zu Wasser 55 vol.% / 45 vol.%)

e S/E = 2,2 (Ethanol zu Wasser 60 vol.% / 40 vol.%)
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2.6 Analytik

Fur die Charakterisierung der Katalysatoren wurden die Zusammensetzung des Syn-
thesegases, die Selektivitat der fur die SOFC relevanten Produktgase, die Umsetzung
der flissigen Edukte zu gasformigen Produkten, der Umsatz an Ethanol im zugefihr-
ten Feed-Gemisch sowie das Temperaturprofil am Katalysator wahrend der Reformie-
rung herangezogen. Zur Bestimmung dieser Parameter wurden folgenden Analyse-

methoden und Geréate verwendet.

2.6.1 Gasanalyse

Die Gasanalyse des Synthesegases wurde online wahrend der Reformierung mit ei-
nem micro Gaschromatographen (microGC 3000) der Firma Agilent durchgefuhrt. Fur
die Messungen wurden zwei Module mit integrierten Trennsaulen vor je einem War-

meleitfahigkeitsdetektor (WLD) zur Analyse verwendet.

Modul A bestand aus einer 5 A Molsiebsédule (Durchmesser: 320 pm mit einer 12 pm
hohen stationédren Phase und einer Lange von 10 m). Dieser Saule vorgeschaltet war
eine PLOT U Saule (Durchmesser: 320 um mit einer 30 um hohen stationdren Phase
und einer Lange von 3 m). Das Modul wurde im Backflush-Betrieb unter dem Trager-

gas Argon (Ar) betrieben.

Modul B bestand aus einer Plot U Saule (Durchmesser: 320 um mit einer 30 um hohen
stationéren Phase und einer Lange von 8 m). Das Modul wurde im Fixed-Betrieb unter

dem Tragergas Helium (He) betrieben.

Die Analysemethode sah fiir beide Kolonnen eine Injektor-Temperatur von 100 °C bei
konstantem Saulendruck von 40,00 psi vor. Die Saulentemperatur der Molekularsieb-
saule betrug 110 °C bei einer Laufzeit von 70 s und einer Backflush Zeit von 9,5 s. Die

Saulentemperatur der Plot U Saule betrug 80 °C bei einer Laufzeit von 60 s.
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Die bei der quantitativen Analyse verwendete Kalibration ist unter Kapitel 5.8 einseh-

bar. Zur Uberprifung der bestehenden Kalibrierung wurden Prifgase [39], [40] ver-

messen und eine Erganzung zur bestehenden Kalibration durchgefiihrt (Tabelle 10).

Tabelle 10: Fur Gasanalytik verwendete Gase [39], [40].

Gas Komponenten Hersteller IS A 2V Anmerkung
laut Hersteller
. L Tragergas
Helium He Air Liquide 5.0 Gaschromatographie
s Tragergas
Argon Ar Air Liquide 5.0 Gaschromatographie
H2 = 72,400 vol.%
No. Ho. CO N2 = 20,696 vol.%
Prifgas 1 Cg CZH & Air Liquide  CO2=2,951 vol.% Standard fir Kalibration
i CO = 2,470 vol.%
CH4=1,483 vol.%
H2 = 87,900 vol.%
No. Ho. CO N2 =11,195 vol.%
Prufgas 2 Cg C2H & Air Liquide  CO2= 0,385 vol.% Standard fiir Kalibration
i CO = 0,204 vol.%
CH4 = 0,316 vol.%
H2 = 29,890 vol.%
N2 = 13,060 vol.%
. N2, Hz2, CO2, L - .. . .
Prifgas 3 CO. CH Air Liquide  CO2 = 30,040 vol.% Standard fur Kalibration
i CO = 15,010 vol.%
CH4 = 12,000 vol.%
N2 = 84,97 vol.%
= 0,
Priifgas 4 lc\lleSZCleHe Linde Gase gznj _ ggg zg:;; Standard fiir Kalibration
C2Hes = 5,05 vol.%
N2 = 97,00 vol.%
= 0,
Priifgas 5 ’C\liinchiiHe Linde Gase gznj Z (1)83 zg:;; Standard fiir Kalibration

C2Hs = 1,02 vol.%

2.6.2 Qualitative Analyse GC-MS

Eine qualitative Analyse des kondensierten Reformats wurde zur Bestimmung samtli-

cher auftretender organischer Komponenten durchgefuhrt. Hierbei wurde ein GC-MS,

Gaschromatograph vom Typ Shimadzu GC 2010 mit einem Massendetektor vom Typ
GCMS QP 2010 Plus gekoppelt. Als Trennsaule wurde eine Agilent VF-1701 MS Saule
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(Durchmesser: 250 um mit einer Filmdicke von 25 pm bei einer Lange von 60 m) be-
stehend aus 14% Cyanopropyl / Phenyl und 86% PDMS (Polydimethylsiloxan) ver-

wendet.

Die Methode sah eine Injektion bei 250 °C im Split-Modus (30:1) des Autoinjektors
AOC-5000 vor. Der Saulendruck im System wurde konstant auf 121,2 kPa gehalten.
Die Trennsaulen-Starttemperatur lag bei 400 °C und wurde fir 10 min gehalten. Da-
nach wurde die Temperatur mit einer Aufheizrate von 10 °C-min-t auf 200 °C erhoht
und fir 4 min gehalten. Die Methodendauer lag bei 30 min und einem verwendeten
Tragergasstrom Helium (He) von 34,2 ml-min-. Die Temperatur der lonenquelle wurde

konstant auf 200 °C bei einer Interfacetemperatur von 240 °C gehalten.

2.6.3 Quantitative Analyse Gaschromatograph

Die quantitative Analyse des kondensierten Reformats wurde mit einem Gaschroma-
tographen vom Typ Shimadzu 2010 Plus bei einer Probentemperatur von 5 °C durch-
gefuhrt. Es wurde eine gepackte Quarzglaskapillarsaule vom Typ SUPEL-Q Plot
(Durchmesser: 530 pum mit einer Filmdicke von 20 um bei einer L&nge von 30 m) ver-
wendet. Der Trennsaule nachgeschaltet, befanden sich ein Flammenionisationsdetek-
tor (FID) zur Analyse von Acetaldehyd, Ethanol, Essigsaure und Ethylacetat sowie ein

Warmeleitfahigkeitsdetektor (WLD) zur Bestimmung des Wassers.

Die Methode sah eine Injektion bei 250 °C im Split-Modus (30:1) des Autoinjektor AOC-
20i vor. Der Saulendruck im System wurde konstant auf 26,9 kPa gehalten. Die
Trennsaulen-Starttemperatur lag bei 100 °C und wurde fir 3 min gehalten. Danach
wurde die Temperatur mit einer Aufheizrate von 3 °C-mint auf 175 °C erhoht. Im letz-
ten Programmabschnitt wurde eine Erh6hung auf 200 °C mit einer Aufheizrate von
30 °C-min‘t durchgefiihrt und das Temperaturniveau fiir 10 min gehalten. Die Metho-
dendauer lag bei 38,8 min und einem verwendeten Tragergasstrom Helium (He) von

20 ml-mint. Die Temperatur des FID und WLD wurde konstant auf 250 °C gehalten.
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Aufgrund der hohen Flichtigkeit und der geringen Siedetemperatur von Acetaldehyd
(C2H4O Ts = 21 °C [41]) war es unter herkémmlichen Umgebungsbedingungen kaum
maoglich geeignete Standards fur die Kalibration des Gaschromatographen herzustel-
len. Daher sind die detektierten Massen an Acetaldehyd im Reformat als Richtwerte
fur die vorkommende Grol3enordnung der Verbindung zu betrachten, kbénnen jedoch
nicht fir eine tatsachliche Bestimmung der vorhandenen Masse verwendet werden.
Die fur die Kalibration unter Kapitel 5.9 verwendeten Chemikalien sind in Tabelle 11

dargestellt.

Tabelle 11: FUr quantitative Bestimmung der fliissigen Komponenten im Reformat verwendete Chemikalien.

Chemikalie Formel Hersteller Reinheit Anmerkung
Ethanol e9.9vols ~ C2HsOH Merck LiChrosolv ~ Reinheit >99,9%  Standard fur Kalibration
Reinstwasser H20 Hausaufbereitung Reinheit >99,5%  Standard fir Kalibration
Acetaldehyd C2H40 Fluka Analytical Reinheit > 99,5%  Standard fir Kalibration
Essigsaure CH3sCOOH  Merck Reinheit > 99,9%  Standard fiir Kalibration
Ethylacetat C4HsO2 Merck Reinheit > 99,5%  Standard fir Kalibration
1,4-Dioxan C4HsO2 Merck Reinheit > 99,0% e

Gaschromatographie
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2.6.4 Relevante Parameter

Gaszusammensetzung und Selektivitat der Produktgase

Die Zusammensetzung des Synthesegases wurde Uber eine Onlinemessung mit ei-
nem micro Gaschromatographen realisiert. Die Gasproben wurden am Ausgang des
Kondensators Uber einen Bypass der Abgasleitung in einem Intervall von ca. 3 min
angesaugt. Alle Proben wurden in situ qualitativ und quantitativ analysiert. Uber die

arithmetisch gemittelten Gasstrome der Komponenten Hz (VHZ(Q)), CO (Vco(g)) und CHas

(VCH4(g)) und dem zugefiihrten Ethanol (VEtOH(ﬂ)) kann analog zu Gleichung 22 die Se-

lektivitat der fur die SOFC relevanten Produktgase berechnet werden [42].

Vi +Veo. . + Vey 22)
Selektivitit = —2 9) 4(9)

VEtOH(fl)

Umgesetzte Menge des Feeds zu Gas

Die Massenbilanz des Systems wurde durch Ermittlung des Masseneingangsstromes
(Mpeeq) und der Masse des Kondensats (Mgeformat) Uber zwei mit dem Prozess-
leitsystem verbunden Waagen aufgestellt. Der Umsatz an Feed zu Gas wurde analog
zu Gleichung 23 berechnet.

Mrpeed — MReformat
Umsatzpeeq zu Gas = (23)

Mreed

Ethanol Umsatz

Fur die Bestimmung des Ethanol-Umsatzes wurde die Masse an Ethanol im Feed-
Gemisch (meH’Feed) und in einer am Ende der Reformierung gezogenen Probe des
Kondensats (mEtOH,Reformat) analysiert. Uber Gleichung 24 konnte der Umsatz an
Ethanol berechnet werden [42]. Die Ethanol-Masse wurde dabei Uber einen Gaschro-
matographen zusammen mit den Komponenten Acetaldehyd, Ethylacetat, Essigsaure

und Wasser quantitativ ermittelt.

MEgtoH,Feed — MEtOH,Reformat (24)

Umsatzgioy =
MEgtoH,Feed
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Temperaturprofil

Um eine thermische Belastung des Katalysators einschatzen zu kénnen, wurde das
Temperaturprofil an sechs Messpunkten ermittelt und Uber die gesamte Versuchs-
dauer aufgezeichnet. Abbildung 15 zeigt dabei die flinf charakteristischen Zonen, die
sich wahrend der Reformierung an einem Betriebspunkt darstellen lie3en. Diese traten

bei unterschiedlichen Katalysatoren starker bzw. schwacher ausgepragt auf.

(1) Leichter Anstieg der Temperatur durch das erstmalige Durchstrémen des zuvor mit
Stickstoff inertisierten Reaktors mit heilem Dampf. Die leichte Temperaturerhdhung
tritt aufgrund der erhéhten Warmeleitfahigkeit des Dampfes und der damit verbunden
besseren Warmeubertragung auf [43].

(2) Starker Temperaturabfall durch die benétigte Reaktionswarme fiir die stark en-
dotherme Reformierung des Ethanols [44].

(3) Manuelle Ansteuerung des Reaktorofens durch Erhéhung der Heizleistung, um das
ursprungliche Temperaturniveau und somit den Betriebspunkt fir die Reformierung
trotz bendtigter Reaktionswérme zu erreichen.

(4) Automatische Regelung der Ofensteuerung zum eingestellten Betriebspunkt.

(5) Stationare Phase fiir die Charakterisierung des Katalysators wahrend der Ethanol-

Reformierung.
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Abbildung 15: Temperaturprofil mit charakteristischen Zonen am
Beispiel des Katalysators 1 bei einem Ethanol-Anteil von 55 vol.%
(S/E = 2,7) im Feed und einer Betriebstemperatur von 700 °C.
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3 Ergebnisse und Diskussion

Das folgende Kapitel 3 beinhaltet alle fir die Charakterisierung notwendigen Messrei-
hen und deren Interpretation. Des Weiteren werden alle relevanten Vergleiche, wie
Einflisse des gewahlten Inertmaterials, Untersuchung des Einflusses von Raumge-
schwindigkeiten (GHSV) auf das Reformierungsverhalten, die Katalysatorperformance

und die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse ermittelt.

3.1 Leerrohr-Messungen

Um den Einfluss des Reaktors auf die katalytische Dampfreformierung beurteilen zu
kénnen, wurden im Vorfeld Leerrohr-Messungen tber den gesamten Temperaturbe-
reich durchgefuihrt. Dabei wurde eine leere Hiilse fur den Einbau der Katalysatoren
eingesetzt und mit Thermoelementen zur Uberwachung des Reaktionsraumes ausge-
stattet. Um einen qualitativen Vergleich zwischen dem Leerrohr- und den Katalysator-
versuchen zu gewabhrleisten, wurde die Hulse zusatzlich mit dem Inertmaterial SiO2
und Keramikwolle befiillt. Die eingesetzte Feed-Menge betrug konstant 5,0 g-min-! bei
einem molaren Mischungsverhaltnis von S/E = 4 (Ethanol 45 vol.% zu Wasser
55 vol.%).

Die Abbildung 16 zeigt dabei den erzielten Umsatz an Ethanol Uber den gesamten
Temperaturbereich der durchgefiuihrten Messungen. Eine Reformierung im Bereich un-
ter 550 °C ist bei einem erzielten Umsatz unter 10% kaum mdglich. Ein nahezu voll-

standiger Umsatz wird ab einer Reformierungstemperatur von 750 °C erreicht.
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Abbildung 16: Ethanol-Umsatz im Leerrohr in Abhangigkeit von der Betriebstemperatur des Reaktors (links); Zu-
sammensetzung des Synthesegases bei der jeweiligen Reformierungstemperaturen im Leerrohr (rechts).
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Die Zusammensetzung des produzierten Synthesegases zeigt eine ausgepragte Bil-
dung von Ethen (Cz2H4) in einem niedrigen Temperaturbereich bis 700 °C. Eine fur
SOFC geeignete Produktion von Synthesegas, wére bei keiner der getesteten Be-
triebstemperaturen moglich, da selbst bei einer Betriebstemperatur von 850 °C ein
Restanteil von Ethen grof3er 3 mol% vorhanden ist [21]. Diese starke Préasenz von
Ethen weist auf einen moglichen Reaktionsweg tber die Dehydration des Ethanols zu
Ethen und damit auf eine unerwiinschte Reformierungsreaktion hin [17]. Ab einer Tem-
peratur von 750 °C Uberwiegt der Anteil an produziertem Wasserstoff die Anteile aller
anderen Kohlenwasserstoffe, trotz einer ansteigenden Methankonzentration. Die Kon-
zentrationen von CO und CO: zeigen einen Anstieg des CO-Anteils mit Erhéhung der

Temperaturen [45].
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Abbildung 17: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) im
Leerrohr (S/E = 4,0).

Abbildung 17 bildet die Selektivitat als Summe der produzierten Synthesegase Hz, CO
und CHs wahrend der Reformierung, sowie die umgesetzte Menge an eingesetztem
Feed (Ethanol und Wasser) in Abhangigkeit der jeweiligen Betriebstemperatur ab. Die
umgesetzte Menge an Feed weist einen steigenden Trend mit zunehmender Betriebs-
temperatur auf und deckt sich mit dem steigenden Umsatz an Ethanol. Der vom Trend
abweichende Umsatz bei 800 °C wird auf eine unzureichende Genauigkeit bei der
Massenbestimmung durch die Waagen zuriickgefuhrt. Dieser Ungenauigkeit liegt eine
rapide Abnahme der Kondensatmenge mit zunehmender Betriebstemperatur zu-
grunde. Aufgrund des verbesserten Umsatzes von Ethanol und dem damit verbunde-
nen erhdhten Bedarf an Dampf, kommt es zu einer starken Reduktion der Kondensat-

menge.
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Die Selektivitdt der verwendbaren Produktgase steigt ab 650 °C mit zunehmender
Temperatur stark an. Dieses Verhalten lasst sich durch den Anstieg der Hz- und CO-

Konzentrationen im Synthesegas begrinden (Abbildung 16).

Abbildung 18 zeigt auf der linken Seite das charakteristische Temperaturprofil im Rohr-
inneren wahrend der gesamten Versuchslaufzeit. Die leichte Temperaturerhohung zu
Beginn lasst sich wie in Kapitel 2.6.4 bereits erlautert, durch das erstmalige Beflllen
des zuvor mit Stickstoff inertisierten Reaktionsraum durch das heile Dampf/Ethanol-
Gemische begrunden. Die verbesserte Warmeleitfahigkeit von Dampf im Vergleich zu
Gas fuhrt zu einer verbesserten Warmeubertragung und resultiert in einer erhdohten
detektierten Temperatur [43]. Der geringe Temperaturunterschied (AT = Tn- Tn-1) auf
der rechten Seite der Abbildung 18 zeigt eine leicht endotherme Reaktion, welche lokal
an den Temperaturmesspunkten stattfindet. Aufgrund des dennoch hohen Umsatzes
kann davon ausgegangen werden, dass die Reformierung und der damit verbundene
Energiebedarf an Warme Uber das gesamte Reaktorvolumen gleichmaRig verteilt ist
und daher nicht Uber das Thermoelement detektiert werden kann. Aufgrund von feh-
lenden Thermoelementen konnte in dieser Versuchsreihe die Temperatur in der Mitte

des Katalysatorausgangs nicht detektiert werden.
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Abbildung 18: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tiber die Versuchszeit
bei T = 750 °C im Leerrohr (S/E = 4,0).
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3.2 Katalysator 1

Die nachfolgenden Versuche zeigen die Analyse, des unter Kapitel 2.5.1 definierten,
fur Ethanol-Reformierung entwickelten monolithischen Katalysators des Herstellers A.
Die Versuchsparameter behandeln einen Temperaturbereich von 450 °C bis 850 °C
bei Variation des molaren Verhaltnisses im Feed von H20 zu EtOH (S/E = Steam to

Ethanol ratio):
e S/E = 4,0 (Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%), GHSV = 2400 h
e S/E = 2,7 (Ethanol zu Wasser 55 vol.% / 45 vol.%), GHSV = 2200 h

e S/E = 2,2 (Ethanol zu Wasser 60 vol.% / 40 vol.%), GHSV = 2140 h.

Bei einem Verhaltnis von 4,0 wurden zwei Versuchsserien mit Aluminiumoxid (Al203)
bzw. mit Siliziumoxid (SiOz2) als Inertmaterial durchgefiihrt. Aufgrund der hohen Aktivi-
tat und negativen Beeinflussung der Reformierung des Aluminiumoxids wurde fir alle

weiteren Versuchsserien Siliziumoxid als Reaktorfullung eingesetzt.

3.2.1 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%

Um Einflisse des Fillmaterials im Reaktor wahrend der Reformierung des Ethanols
auszuschliel3en bzw. zu minimieren, wurden Versuche mit Aluminiumoxid (Al203) und
Siliziumoxid (SiOz2) als mdgliches Inertmaterial durchgefihrt und diese hinsichtlich ihrer
Aktivitat analysiert. Bei beiden Versuchsreihen wurde der Katalysator bei einer Raum-
geschwindigkeit (GHSV) von 2400 h' und einem Feed-Durchsatz von 5,0 g-min?

Dampf/Ethanol-Gemisch betrieben.

3.2.1.1 AlOs3 als verwendetes Inertmaterial

Der Katalysator 1 weist bei allen Betriebspunkten einen Umsatz an Ethanol gréf3er als
80% und ab 500 °C grofer als 90% auf (Abbildung 19). Ab einer Betriebstemperatur
von 600 °C wird Ethanol vollstandig umgesetzt. Die Zusammensetzung des produzier-
ten Synthesegases zeigt bereits bei niedrigen Temperaturen eine geringe Bildung von
Ethan (Cz2He) und Ethen (C2Ha4) auf. Bei Temperaturen ab 650 °C stabilisiert sich die
Ethen-Konzentration bei 0,11 mol% wobei ein Auftreten von Ethan nicht mehr nach-

gewiesen wird. Uber den gesamten Temperaturbereich lasst sich die abfallende Kon-
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zentration an Methan (CHa4) zu Gunsten der stetig steigenden produzierten Wasser-
stoffmenge feststellen. Die Verschiebung des Gleichgewichts von CO/CO:2 auf die

Seite des Kohlenstoffmonoxids kann ab einer Temperatur von 650 °C beobachtet wer-

den.
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Abbildung 19: Ethanol-Umsatz am Katalysator 1 mit Al2Os als Inertmaterial (links); Zusammensetzung des Syn-
thesegases Uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 1 mit Al2O3 als Inertmaterial (rechts).

Die Selektivitat der Produktgase steigt tiber den gesamten Temperaturbereich an und
bleibt ab 750 °C konstant (Abbildung 20). Der Umsatz des Feeds zu Gas weist einen
leicht steigenden Trend auf. Dieser steigende Trend lasst sich durch den unvollstandi-
gen Ethanol-Umsatz bei niedrigen Temperaturen und der vollstandigen Ethanol-Refor-
mierung bei erhéhten Temperaturen erklaren. Bei hbheren Temperaturen und zuneh-
mendem Ethanol-Umsatz steigt zusatzlich die bendtigte Menge an Dampf an, welche

schlussendlich nicht mehr auskondensiert werden kann.
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Abbildung 20: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 1 mit Al2O3 als Inertmaterial (S/E = 4,0).
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Der Temperaturverlauf unterscheidet sich in diesem konkreten Versuch von allen an-
deren durchgefuhrten Messreihen durch die leicht abgeanderte Versuchsdurchfih-
rung. Abbildung 21 zeigt den Temperaturabfall und die damit verbundene lokale Ab-
kihlung des Katalysators aufgrund der endothermen Reaktion der Ethanol-Reformie-
rung [13]. In dieser Versuchsserie wurde eine Starttemperatur vorgegeben, wodurch
sich aufgrund des reaktionsbedingten Warmebedarfs der gewinschte Betriebspunkt
ohne zusatzliche Regelung des Reaktorofens eingestellt hat [44], [46]. Die Tempera-
turgradienten am Katalysator weisen auf eine ungleichmafige Anstromung und die
damit verbundenen Temperaturunterschiede an der Katalysatoroberflache hin. Es wird
davon ausgegangen, dass Oberflachenbereiche mit héherer Aktivitat (bedingt durch
einen erhohte Anteil an katalytischer Oberflache oder durch starke lokale Anstrémung)
einen gréReren Temperaturunterschied als Bereiche mit geringerer katalytischer Akti-
vitat aufweisen. Es ist anzumerken, dass zusétzlich zur ungleichmafigen Anstrémung
des Katalysators eine nicht ideale Platzierung der Thermoelemente zu einem Auftreten

von Temperaturunterschieden fuhrte kann.
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Abbildung 21: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) Gber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 1 mit Al2Os als Inertmaterial (S/E = 4,0).
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3.2.1.2 Si0O> als verwendetes Inertmaterial

Unter Einsatz des Siliziumoxids zeigt sich am Katalysator 1 des Herstellers A ein sig-
nifikant hoherer Umsatz des Ethanols. Bereits bei einer Betriebstemperatur von 500 °C
kann ein Umsatz im Bereich von 99,5% nachgewiesen werden (Abbildung 22). Ab
650 °C zeigt sich ein vollstandiger Umsatz des eingesetzten Anteils an Ethanol im
Feed. Die Zusammensetzung des Synthesegases weist ab 600 °C keine Konzentrati-
onen von Ethen oder Ethan auf. Bei Betriebspunkten mit niedrigerer Temperaturen
liegen die maximalen Konzentrationen des Synthesegases bei 0,3 mol% Ethen und
0,2 mol% Ethan. Eine potentielle Anwendung als vorgeschalteter Reformkatalysator
fur ein SOFC-System ergibt sich durch den niedrigen Methangehalt im Synthesegas.
Dieser wird ab 700 °C vernachlassigbar klein. Durch diese vollstandige Reformierung
von Ethanol zu Wasserstoff ohne die Bildung von Kohlenwasserstoffen ist es maglich

auf erhéhten Temperaturniveaus wasserstoffreiche Synthesegase zu produzieren.
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Abbildung 22: Ethanol-Umsatz am Katalysator 1 mit SiO2 als Inertmaterial (links); Zusammensetzung des Synthe-
segases Uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 1 mit SiO2 als Inertmaterial (rechts).

Die Betrachtung der Reformatanalyse (Tabelle 12) zeigt das eingesetzte Feed-Ge-
misch mit einem signifikanten Ethanol-Anteil. Bei einer Betriebstemperatur von 500 °C
wurden mehrere bei der Reformierung entstandene Zwischenprodukte detektiert.
Dazu gehdren Acetaldehyd, nicht umgesetztes Ethanol und Essigséure. Die Betriebs-
temperatur von 800 °C zeigt keinen Restethanol-Anteil sowie keine anderen Kohlen-

wasserstoffe.
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Tabelle 12: Komponentenanalyse des eingesetzten Feeds, des Reformats bei 500 °C und des Reformat bei
800 °C, bei der Reformierung am Katalysator 1 mit SiOz als Inertmaterial (S/E = 4,0).

Feed Reformat T = 500 °C Reformat T = 800 °C

Komponente Masse Anteil Masse Anteil Masse Anteil
[mg] [gew.%] [mg] [gew.%] [mg] [gew.%]

Acetaldehyd 0,000 0,000 < 0,001 0,070 0,000 0,000

Ethanol 0,119 37,540 0,001 0,160 0,000 0,000

Essigsaure 0,000 0,000 < 0,001 0,010 0,000 0,000

Ethylacetat 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Wasser 0,199 62,460 0,362 99,760 0,344 100,000

Abbildung 23 zeigt einen steigenden Trend der Selektivitat bis zu einer Betriebstem-
peratur von 750 °C. Der erhohte Umsatz des Feeds von 600 °C auf 650 °C und der
damit erkennbare Sprung auf der rechten Seite in Abbildung 23 lasst sich Uber den,
ab dieser Betriebstemperatur, vollstandigen Umsatz an Ethanol und den damit verbun-

denen erhdéhten Umsatz an Dampf begriinden.
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Abbildung 23: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 1 mit SiO2 als Inertmaterial (S/E = 4,0).

Der Temperaturverlauf Gber die gesamte Versuchsdauer (Abbildung 24) zeigt einen
starken Temperaturabfall durch die gestartete Reformierung innerhalb der ersten zehn
Minuten. Die Temperaturdifferenzen zeigen einen nahezu identen Abfall der Tempe-
ratur an der Eingangs- bzw. Ausgangsseite des Katalysators. Der grol3ere Tempera-
turunterschied in der Mitte des Katalysators ergibt sich durch ein symmetrisches An-

stromungsprofil um die Reaktor- bzw. Katalysatormitte.
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Es zeigt sich die zeitliche Versetzung des Temperaturabfalls aufgrund der Durchstro-
mung des Reaktors. Zusatzlich kann im Bereich 10 — 20 Minuten eine positive Tem-
peraturanderung beobachtet werden. Diese Anderung wird auf das Erhéhen der zuge-

fuhrten Heizleistung zur Temperaturregulierung zurtickgefuhrt.
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Abbildung 24: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 1 mit SiO: als Inertmaterial (S/E = 4,0).
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3.2.2 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 55 vol.% / 45 vol.%

Die Reformierung bei einem S/E von 2,7 (55 vol.% Ethanol im Feed) zeigt ab einer
Betriebstemperatur von 600 °C einen vollstindigen Umsatz des eingesetzten Etha-
nols. Bei der niedrigsten getesteten Reformierungstemperatur von 500 °C ist ein Etha-
nol-Umsatz von 99% erzielt worden (Abbildung 25). Die Zusammensetzung des Syn-
thesegases zeigt bei niedrigen Reformierungstemperaturen eine sehr geringe Kon-
zentration an Kohlenwasserstoffen. Ethan- und Ethen-Konzentrationen liegen bei allen
Temperaturen unter 1,0 mol%. Die Reformierung bei niedrigen Temperaturen fihrt zu
einer Bildung von Methan in einem Konzentrationsbereich von bis zu 13,7 mol%. Diese
nimmt jedoch mit steigender Temperatur ab, bis bei 750 °C kein Methan im Produktgas
mehr vorhanden ist. Das Synthesegas ist ab einer Reformierungstemperatur von

750 °C vollstandig frei von Kohlenwasserstoffen.
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Abbildung 25: Ethanol-Umsatz am Katalysator 1 bei einem S/E von 2,7 (links); Zusammensetzung des Synthese-
gases uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 1 (rechts).

Die molaren Anteile von CO und COz2 sind bis 600 °C annahernd gleich und fiihren bei
weiterer Erh6hung der Temperatur zu einem Ansteigen des CO-Anteils und einem Ab-
fall des CO2-Anteils. Es ist eine Verschiebung der Grenztemperatur zu beobachten,
bei der der CO-Anteil den CO2-Anteil erstmalig Uberwiegt. Bei einer Zusammenset-
zung S/E = 4,0 (Kapitel 3.2.1.2) liegt diese bei 650 °C und ist um 50 °C grol3er als im
Vergleich zu dieser durchgefiihrten Zusammensetzung (S/E = 2,7) bei 600 °C. Dies
l&sst sich Uber die verringerte Menge an zugeftuhrten Dampf und damit verbunden die
verringerte Menge an verfigbarem Sauerstoff fir die vollstandige Oxidation des Koh-
lenstoffs begrinden [13], [47].
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Die Reformierung zeigt ab 500 °C uber den gesamten Temperaturbereich einen Feed
zu Gas-Umsatz von ca. 85%. Der geringere Umsatz bei 500 °C lasst sich auf den nicht
vollstadndigen Ethanol-Umsatz zurickfiihren (Abbildung 26). Die Selektivitat steigt tber

den gesamten Temperaturbereich an.
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Abbildung 26: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 1 bei S/E von 2,7.

Das Temperaturprofil in Abbildung 27 bildet einen starken Temperaturabfall innerhalb
der ersten funf Minuten und damit verbundene Temperaturdifferenzen von bis zu
50 °C, aufgrund der bendtigten Reaktionswarme, ab. Abbildung 27 zeigt hier zusatz-
lich die starke Temperaturdifferenz zwischen Katalysatoreingang und Katalysatoraus-
gang und die zeitliche Verzogerung der Temperaturunterscheide aufgrund der beno-

tigten Zeit fur die Durchstromung des Katalysators.
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Abbildung 27: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tiber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 1 bei einem S/E von 2,7.
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3.2.3 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 60 vol.% / 40 vol.%

Bei den Reformierungen mit einem S/E von 2,2 konnten erste starkere Einfliisse durch
die Reduktion der Dampfmenge und der damit verbundenen Erhdhung des Ethanol-
Anteils nachgewiesen werden. Dies wird darauf zurtickgefuhrt, dass durch die signifi-
kante Erhéhung der Kohlenstofffraktion im Feed eine Annaherung an das minimale
vom Hersteller gesetzte Grenzverhaltnis des Katalysators (S/E > 2,0) erfolgte [33]. Der
Ethanol-Umsatz (Abbildung 28) sinkt bei der ersten Betriebstemperatur von 500 °C auf
90% ab. Fur alle weiteren Betriebstemperaturen liegt der Umsatz trotz gedndertem S/E
Verhéltnisses bei 100%. Die Zusammensetzung des Synthesegases zeigt bei 500 °C
einen Ethen-Anteil von ca. 5,0 mol%. Dieser sinkt mit Erhéhung der Betriebstempera-
tur stark. Ab einer Temperatur von 650 °C kann kein Ethen mehr nachgewiesen wer-
den. Wahrend der Reformierung zeigt der Katalysator bis zu einer Betriebstemperatur
von 800 °C die Bildung von Methan. Die Bildung von Ethan liegt bei allen Betriebs-

punkten unter 1,0 mol% und wird wie Ethen ab 650 °C unterbunden.
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Abbildung 28: Ethanol-Umsatz am Katalysator 1 bei einem S/E von 2,2 (links); Zusammensetzung des Synthese-
gases Uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 1 (rechts).

Die Synthesegaszusammensetzung zeigt, dass es bei allen Betriebspunkten zu einer
bevorzugten Bildung von CO gegentber CO2 kommt. Ab 550 °C kann ein starker An-
stieg der Kohlenstoffmonoxid-Konzentration beobachtet werden. Diese weitere Ver-
schiebung der Grenztemperatur bei der, der CO-Anteil den CO2-Anteil erstmalig Uber-
wiegt, erfullt die unter Kapitel 3.2.2 aufgestellte Erwartung hinsichtlich des Einflusses

auf die Oxidation von Kohlenstoff. Die verringerte Menge an zugefiihrten Dampf und
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damit verbunden, die verringerte Menge an verfiigbarem Sauerstoff fihrt zu einer nicht

vollstdndigen Oxidation von Kohlenstoff.
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Abbildung 29: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 1 bei einem S/E von 2,2.

Der Umsatz an Feed zu Synthesegas zeigt zwischen 500 °C und 550 °C einen star-
keren Anstieg. Dies lasst sich durch den geringeren Ethanol-Umsatz bei 500 °C be-
grunden. Ab einem Temperaturniveau von 650 °C stellt sich ein Umsatz von ca. 83%
ein (Abbildung 29). Die Selektivitat steigt wie in den zuvor durchgefiihrten Versuchs-

reihen Uber den gesamten Temperaturbereich an.

Die Temperaturprofile wahrend der Reformierung bei 750 °C und einem S/E von 2,2
in Abbildung 30 zeigen ein &hnliches Profil wie bei einem S/E von 2,7. Es kommt zu
einem starken Temperaturgradienten wahrend der ersten Durchstrdomung von bis zu
50 °C am Katalysatorausgang. Aufgrund der starken lokalen Abkuhlung am Katalysa-
tor und der damit verbundenen notwendigen Heizleistung, war eine Versuchsdurch-
fuhrung bei 850 °C nicht maglich.
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Abbildung 30: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tiber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 1 bei einem S/E von 2,2.
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3.3 Katalysator 2

Die nachfolgenden Versuche zeigen die Analyse des unter Kapitel 2.5.1 definierten,
fur Hochtemperatur-Reformierung entwickelten monolithischen Katalysators des Her-
stellers A. Die Versuchsparameter behandeln einen Temperaturbereich von 500 °C
bis 850 °C und einen Feed-Durchsatz von 5,0 g-min-t Dampf/Ethanol-Gemisch bei
Variation des molaren Verhaltnisses im Feed von H20 zu EtOH (S/E = Steam to Etha-

nol ratio):
e S/E = 4,0 (Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%), GHSV = 2500 h!
e SJ/E = 2,7 (Ethanol zu Wasser 55 vol.% / 45 vol.%), GHSV = 2300 h

e SJ/E = 2,2 (Ethanol zu Wasser 60 vol.% / 40 vol.%), GHSV = 2200 h.

3.3.1 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%

Abbildung 31 zeigt den Ethanol-Umsatz bei einem S/E von 4,0. Bei 500 °C liegt dieser
bei 94% und steigt ab den folgenden Betriebstemperaturen auf 100% an. Die Zusam-
mensetzung des Synthesegases besitzt bei 500 °C einen hohen Anteil von Ethen und
Methan. Der Anteil an Ethen sinkt mit 550 °C rapide ab, bis bei einer Temperatur von
650 °C keine Ethen-Bildung sowie keine Ethan-Bildung mehr auftritt. Die Reformierung
zu Methan erfolgt in einem Temperaturbereich von 500 °C bis 700 °C liegt jedoch ma-
ximal bei 6,0 mol%. Die CO und CO2 Konzentrationen zeigen im Bereich zwischen 550

°C und 650 °C eine verstarkte Bildung von Kohlenstoffdioxid.
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Abbildung 31: Ethanol-Umsatz am Katalysator 2 bei einem S/E von 4,0 (links); Zusammensetzung des Synthese-
gases uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 2 (rechts).
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Die vom Trend abweichende Methan-Konzentration bei 600 °C wird auf eine
fehlerhafte Detektion dieser Komponente bei der Versuchsdurchfiihrung zurtickge-
fuhrt.
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Abbildung 32: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 2 bei einem S/E von 4,0.

Abbildung 32 zeigt die Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (Hz2, CO, CHa),
welche bis 700 °C linear ansteigt. Der leichte Abfall bei 750 °C zeigt sich auch im
Umsatz Feed zu Gas. Dieser steigt im niedrigen Temperaturbereich von 500 °C bis
600 °C stark an. Ab 650 °C ist kein klarer Trend erkennbar. Der Umsatz liegt in diesem
Bereich zwischen 68% und 76%. Aufgrund der Zusammensetzung des Synthesegases
(Abbildung 31) die keine besonderen Abweichungen aufzeigt, wird bei der verschlech-
terten Selektivitat sowie bei dem Umsatz Feed zu Gas bei 750 °C von einem Problem

wahrend der Massendetektion ausgegangen.
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Abbildung 33: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) Gber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 2 bei einem S/E von 4,0.
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Die Temperaturprofile zeigen am Katalysator 2 bereits bei einem S/E = 4,0 einen ahn-
lich starken Temperaturabfall wie der Katalysator 1 bei einem S/E von 2,2. Dem ersten
rapiden Temperaturabfall folgt ein moderater Abfall Giber eine Dauer von zehn Minuten
(Abbildung 33). Die Betrachtung der Temperaturdifferenzen zeigt eine starkere Beein-
flussung des Katalysatoreingangs mit einem AT = 50 °C als am Katalysatorausgang
mit einem AT =40 °C. Der ausgepragte Gradient zur linken Seite des Katalysatorran-
des weist zudem auf eine ungleichméiige Anstromung des Katalysators oder eine

maoglicherweise fehlerhafte Platzierung der Thermoelemente in diesem Bereich hin.
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3.3.2 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 55 vol.% / 45 vol.%

Bei einem S/E von 2,7 zeigt sich in Abbildung 34 eine Verschlechterung des Ethanol-
Umsatzes bei 500 °C auf 91,6%. Ab 600 °C kann von einem vollstdndigen Umsatz des
Ethanols im zugefiihrten Feed ausgegangen werden. Die Zusammensetzung des Syn-
thesegases zeigt eine verstarkte Bildung von Ethen und Ethan bei niedrigen Reformie-
rungstemperaturen. Durch diese Bildung von Kohlenwasserstoffen besteht ein negati-
ver Einfluss auf die Selektivitat des Katalysators (Abbildung 35) und auf die produzierte
Wasserstoffmenge. Ethen- und Ethan-Anteile im Synthesegas treten ab 700 °C nicht
mehr auf. Der Methangehalt sinkt konstant von 6,7 mol% bei 500 °C auf 0 mol% bei
800 °C ab. Der Anteil an Kohlenstoffmonoxid Gberwiegt bei allen Betriebspunkten den

Anteil an Kohlenstoffdioxid.
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Abbildung 34: Ethanol-Umsatz am Katalysator 2 bei einem S/E von 2,7 (links), Zusammensetzung des Synthese-
gases Uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 2 (rechts).
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Abbildung 35: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 2 bei einem S/E von 2,7.
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Abbildung 35 zeigt die steigende Selektivitat der verwendbaren Synthesegase. Diese
steigt ahnlich wie der Wasserstoff- und Kohlenstoffmonoxid-Anteil im Synthesegas Ab-
bildung 34 mit zunehmender Temperatur bis 700 °C stark und in den darauffolgenden
Betriebspunkten nur mehr gering an. Der Umsatz an zugeflihrtem Feed steigt in einem
Bereich von 500 °C (63,0%) bis 600 °C (80,7%) an und pendelt sich bei ca. 82% ein.

Das Temperaturprofil (Abbildung 36) zeigt einen dhnlichen Verlauf wie bei einem S/E
von 4,0 (Kapitel 3.3.1). Die Temperaturdifferenzen weisen einen ausgepragten Abfall
am Katalysatoreingang um 55 °C auf und zeigen so einen starken Temperaturgradi-
enten in radialer Richtung. Der Katalysatoreingang zeigt hingegen einen maximalen
Temperaturabfall von 35 °C und deutet damit auch auf thermische Spannungen ent-
lang der Langsachse des Katalysators hin. Zudem zeigt sich die bereits unter Kapitel

3.3.1 erwahnte ungleichmafige Anstrémung noch starker ausgepragt.
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Abbildung 36: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) Uber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 2 bei einem S/E von 2,7.
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3.3.3 Verhaltnis Ethanol zu Wasser 60 vol.% / 40 vol.%

Durch eine weitere Verringerung des S/E Verhaltnisses auf 2,2 ist auch eine weitere
Verschlechterung des Ethanol-Umsatzes um 2,2% bei einer Betriebstemperatur von
500 °C in Abbildung 37 ersichtlich. Dieser belauft sich bei 500 °C auf 89,4% und er-
reicht ab einer Betriebstemperatur von 600 °C einen vollstandigen Umsatz. Die Syn-
thesegaszusammensetzung zeigt zudem eine wesentliche Verschlechterung in Bezug
auf die Bildung von Kohlenwasserstoffen im niedrigen Temperaturbereich. Diese Ver-
schlechterung wird durch den erhdhten Ethen-Anteil verursacht. Mit einem Anteil von
22,4 mol% bei einer Betriebstemperatur von 500 °C kann auch eine starke Verschlech-
terung der produzierten Menge an Wasserstoff aufgrund der im Ethen gebunden Was-
serstoffmolekiile beobachtet werden. Diese fallt auf 49,2 mol% und erreicht erst ab
650 °C moderate Anteile in einem Bereich von 67,1 mol%. Die Bildung von Ethen und
Ethan kann ab einer Reformierungstemperatur von 750 °C zur G&nze unterbunden
werden. Reformierung zu Methan kann bei keinem getesteten Betriebspunkt vollstan-
dig ausgeschlossen werden. Der Anteil an CO steigt Uber den gesamten Temperatur-
bereich an, wéhrend der CO2-Anteil ab 600 °C leicht absinkt.
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Abbildung 37: Ethanol-Umsatz am Katalysator 2 bei einem S/E von 2,2 (links); Zusammensetzung des Synthese-
gases uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 2 (rechts).

Die Selektivitat in Abbildung 38 zeigt einen steigenden Verlauf mit einem vom Trend
abweichenden Datenpunkt bei 700 °C. Der Umsatz an Feed zu Gas steigt durch den
vollstandigen Ethanol-Umsatz bei 600 °C sprunghaft an. Im Bereich von 600 °C bis

800 °C kann ein Anstieg auf einen Umsatz von 85,7% beobachtet werden.
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Der Wert bei 700 °C wurde in diesem Verlauf aufgrund der ungenauen Ermittlung des

Kondensatgewichts als nicht aussagekraftig erachtet.
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Abbildung 38: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 2 bei einem S/E von 2,2.

Die Temperaturprofile in Abbildung 39 zeigen einen geringeren Temperaturunter-
schied als die zuvor durchgefuihrten Versuche aus Kapitel 3.3.1 und Kapitel 3.3.2. Zu-
dem fallt der Unterschied zwischen Katalysatoreingang und -ausgang wesentlich ge-
ringer aus. Der maximale Abfall am Eingang betragt 45 °C sowie am Ausgang 40 °C.
Durch die unterschiedlichen Gradienten an den Seiten des Katalysatorausgangs wird
auch hier von einer unsymmetrischen Anstromung ausgegangen. Ahnlich wie bei den
Versuchen mit niedrigem S/E Verhaltnis am Katalysator 1 konnte auch in diesem Fall
keine Reformierung bei 850 °C aufgrund der unzureichenden Heizleistung durchge-

fuhrt werden.
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Abbildung 39: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tiber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 2 bei einem S/E von 2,2.
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3.4 Katalysator 3

Die nachfolgenden Versuche zeigen die Analyse des unter Kapitel 2.5.1 definierten,
fur Dampf-Reformierung entwickelten Metallgitter-Katalysators des Herstellers B. Die
Versuchsparameter behandeln einen Temperaturbereich von 500 °C bis 850 °C, einen
Feed-Durchsatz von 2,5 g-mint Dampf/Ethanol-Gemisch bei einem molaren Verhalt-
nis von S/E = 4,0 (Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%) und einem GHSV =
5100 h.

Der in Abbildung 40 gezeigte Ethanol-Umsatz weist einen linearen Anstieg von 23,2%
bei einer Betriebstemperatur von 500 °C bis 99,4% bei 650 °C auf. Ab 700 °C zeigt
sich ein vollstandiger Umsatz an Ethanol. Aufgrund des niedrigen Umsatzes und der
Zusammensetzung des Synthesegases, welches reich an Kohlenwasserstoffen ist,
wird von einer teilweisen Inaktivitat des Katalysators bis zu einer Betriebstemperatur
von 650 °C ausgegangen. Im Temperaturbereich zwischen 500 °C und 550 °C liegt
der Ethen-Gehalt im produzierten Synthesegas bei 38,0 mol% und ist damit nach Was-
serstoff mit einem Anteil von 47,0 mol% die zweitstarkste detektierte Gasfraktion. Der
Anteil an Ethen sinkt mit steigender Betriebstemperatur ab, bis bei 750 °C die Bildung
ausgeschlossen werden kann. Methan ist bei allen Betriebstemperaturen bis 800 °C
prasent und weist einen maximalen Wert von 5,2 mol% bei einer Betriebstemperatur
von 600 °C auf. Die Konzentration an Ethan liegt im unteren Temperaturbereich unter
2,1 mol% und wird ab 750 °C nicht mehr nachgewiesen. Der Kohlenstoffmonoxid-An-

teil ist bei allen Betriebspunkten hdher als der Kohlenstoffdioxid-Anteil.
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Abbildung 40: Ethanol-Umsatz am Katalysator 3 (links); Zusammensetzung des Synthesegases tber die Refor-
mierungstemperaturen am Katalysator 3 (rechts).
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Die in Abbildung 41 abgebildete umgesetzte Menge an Feed zu Synthesegas zeigt
einen steigenden Trend bis zu einer Temperatur von 750 °C (74,1%) und sinkt mit
Erhohung der Betriebstemperatur bis 850 °C (72,5%) wieder leicht ab. Der Anstieg der
Selektivitat verlauft von einem sehr niedrigen Bereich stark steigend in einer s-férmi-
gen Kurve und bleibt ab 800 °C konstant.
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Abbildung 41: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 3.

Die Temperaturunterschiede in Abbildung 42 der Reformierung bei 750 °C zeigen ei-
nen starkeren Temperaturabfall am Katalysatoreingang als am -ausgang. Die maxi-
male durch die endotherme Reaktion verursachte Temperaturdifferenz liegt bei 28 °C.
Aufgrund der erhdhten Differenz in der Katalysatormitte und den annéhernd gleichen
Differenzen an den Katalysatorrandern wird von einer gleichméaRigen Anstromung der
Katalysatoroberflache ausgegangen. Die wesentlich kiirzere Lange des Katalysators
zeichnet sich aufgrund der kurzen zeitlichen Verzogerung des Temperaturabfalls zwi-

schen Katalysatoreingang und -ausgang ab.
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Abbildung 42: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 3.
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3.5 Katalysator 4

Die nachfolgenden Versuche zeigen die Analyse des unter Kapitel 2.5.1 definierten,
fur Dampf-Reformierung entwickelten Metallgitter-Katalysators des Herstellers B mit
erhohter Maschendichte. Die Versuchsparameter behandeln einen Temperaturbereich
von 500 °C bis 850 °C, einen Feed-Durchsatz von 2,5 g-min-t Dampf/Ethanol-Gemisch
bei einem molaren Verhaltnisses S/E = 4,0 (Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%)
und einem GHSV = 5000 h-.

Der Ethanol-Umsatz, dargestellt in Abbildung 43, steigt wie am Katalysator 3 unter
Kapitel 3.4 in einem Bereich von 500 °C bis 650 °C linear an. Der minimale Umsatz
bei einer Betriebstemperatur von 500 °C liegt bei 27,8%. Ab 700 °C wird von einem
vollstdndigen Ethanol-Umsatz ausgegangen. Die Zusammensetzung des Synthese-
gases weist eine erhohte Bildung von Ethen bis 650 °C auf. Ab 700 °C wird kein Ethan
und Ethen mehr gebildet. Bis 750 °C enthélt das Synthesegas < 8 mol% Methan. Der
Betriebspunkt bei 550 °C zeigt sich im Verlauf des molaren Anteils an CO in der Zu-
sammensetzung des Synthesegases als vom Trend abweichender Betriebszustand.
Der geringe Anteil an CO geht mit einem Einbruch an produziertem Methan und einer
im Vergleich zu den anderen Betriebspunkten ungewdhnlich hohen Konzentration an

Ethen einher.
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Abbildung 43: Ethanol-Umsatz am Katalysator 4 (links); Zusammensetzung des Synthesegases uber die Refor-
mierungstemperaturen am Katalysator 4 (rechts).

Der Umsatz an Feed steigt mit zunehmender Betriebstemperatur an und weist eine
sprunghafte Erhéhung zwischen 600 °C und 650 °C, bedingt durch den vollstandigen

Umsatz an Ethanol auf.
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Diese sprunghafte Erhohung spiegelt sich auch in der Selektivitat der verwendbaren
Synthesegase wider. Die Selektivitat des Katalysators 4 verlauft &hnlich der Selektivi-

tat des Katalysator 3 aus Kapitel 3.4 und steigt in Form einer s-formigen Kurve an.
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Abbildung 44: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 4.

Das charakteristische Temperaturprofil des Katalysators 4 hebt sich von den bisher
gezeigten Katalysatoren aufgrund des geringen Temperaturabfalls am Katalysatoraus-
gang ab. Dieser liegt bei ca. 5 °C, wahrend der Temperaturabfall am Eingang mit 23
°C deutlich hoher ausfallt. Durch die, auf den Katalysatorausgang bezogene, Ofenre-
gelung war nur eine bedingte Nachregelung der Temperatur am Katalysatoreingang
maoglich. Das gleichzeitige Auftreten des Temperaturabfalls am Katalysatoreingang

und —ausgang zeigt auch in diesem Fall die geringe Katalysatorlange auf.
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Abbildung 45: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tiber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 4.
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3.6 Katalysator 5

Die nachfolgenden Versuche zeigen die Analyse des unter Kapitel 2.5.1 definierten,
fur Ethanol-Reformierung entwickelten monolithischen Katalysators des Herstellers C.
Die Versuchsparameter behandeln einen Temperaturbereich von 500 °C bis 850 °C,
einen Feed-Durchsatz von 5,0 g-min’t Dampf/Ethanol-Gemisch bei einem molaren
Verhéltnis von S/E = 4,0 (Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%) und einem GHSV =
2500 ht,

Der Ethanol-Umsatz liegt bei einer Betriebstemperatur von 500 °C bei 27,8% und steigt
mit zunehmender Betriebstemperatur nicht linear (exponentieller Verlauf mit Ober-
grenze) an. Ab 650 °C wurde ein vollstandiger Ethanol-Umsatz nachgewiesen. Die
Zusammensetzung des Synthesegases zeigt eine erhdhte Bildung von Ethen und Me-
than bei niedrigen Temperaturen. Die Reformierung zu Ethen und Ethan wird ab einer
Betriebstemperatur von 800 °C unterbunden. Die Methanisierung des Ethanols wird
erst ab 850 °C vollstandig ausgeschlossen. Der Katalysator 5 weist im produzierten
Synthesegas in jedem Betriebspunkt einen héheren Anteil an Kohlenstoffmonoxid als

Kohlenstoffdioxid auf.
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Abbildung 46: Ethanol-Umsatz am Katalysator 5 (links); Zusammensetzung des Synthesegases (iber die Refor-
mierungstemperaturen am Katalysator 5 (rechts).

Die Selektivitat in Abbildung 47 steigt in einem s-formigen Verlauf an und verlauft ab
750 °C konstant. Am Umsatz von Feed zu Synthesegas konnte zwischen 550 °C und
600 °C ein sprunghafter Anstieg von 39,8% auf 73,7% beobachtet werden. Dieser An-
stieg ist auch am Ethanol-Umsatz ersichtlich. Bei den erh6hten Temperaturniveaus
zwischen 600 °C und 850 °C liegt der Umsatz in einem Bereich von 71,2% und 78,2%.
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Abbildung 47: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 5.

Alle Temperaturprofile zeigen nach der rapiden Abkuhlung durch die eingesetzte Re-
formierung ein stabiles Temperaturniveau zwischen Minute zwei und acht (Abbildung
48) bis zur Nachregelung der Ofentemperatur. Die Temperaturunterschiede weisen
eine starke Differenz zwischen dem Katalysatoreingang (AT =43 °C) und dem Aus-
gang (AT = 17 °C) auf. Zudem zeigt sich durch die unterschiedlichen Gradienten an

den Katalysatorrédndern eine ungleichmafige Anstrémung der Katalysatoroberflache.
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Abbildung 48: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 5.

Bei Betrachtung der Starttemperaturen fur die Reformierung zeigt sich, dass bereits
zu Beginn des Versuchs eine starke Differenz zwischen Katalysatoreingang und -aus-
gang erkennbar ist. Dieser Temperaturunterschied tritt bei nahezu allen durchgefihr-
ten Versuchen unterschiedlich stark ausgepragt auf. Um eine mdgliche Ursache abzu-
klaren, wurde wahrend der Versuchsserie am Katalysator 5 der Klapprohrofen geoffnet

und die Warmeverteilung am Reaktor optisch Uberprift.
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Abbildung 49 zeigt die Temperaturverteilung im Klapprohrofen bei einer Reformie-
rungstemperatur von 750 °C. Die rotglihenden Reaktorstellen zeigen einen Bereich
mit wesentlich h6heren Temperaturen auf der Hinterseite des Reaktors. Diese lokale
Uberhitzung wird als Begriindung fur die erhéhten Starttemperaturen am Katalysator-
ausgang festgestellt. Als Ursache lassen sich zum ersten die endotherme Reaktion
der katalytischen Dampfreformierung und das Erwarmen der Gase am Reaktorein-
gang feststellen. Diese Vorgange entziehen dem Reaktor Warme und fuhren so zu
einer Abklihlung der Reaktorwand am Eingang des Reaktors. Zweitens kann eine un-
gleichmaliige Warmeabgabe des Klapprohrofens und eine dadurch entstehende lo-

kale Uberhitzung an der Reaktorwand nicht ausgeschlossen werden.
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Abbildung 49: UngleichmaRige Warmeverteilung am Reaktor bei der Versuchsserie des Katalysators 5 am
Ende der Messreihe.
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3.7 Katalysator 6

Die nachfolgenden Versuche zeigen die Analyse des unter Kapitel 2.5.1 definierten,
fur Ethanol-Reformierung entwickelten monolithischen Katalysators des Herstellers D.
Die Versuchsparameter behandeln einen Temperaturbereich von 500 °C bis 850 °C,
einen Feed-Durchsatz von 2,5 g-min’t Dampf/Ethanol-Gemisch bei einem molaren
Verhéltnisses von S/E = 4,0 (Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%) und einem GHSV
= 3000 h.

Der in Abbildung 50 dargestellte Ethanol-Umsatz zeigt einen sprunghaften Anstieg bei
500 °C auf 550 °C von 23%. Ab 550 °C erhoht sich der erzielte Ethanol-Umsatz nur
mehr gering und belauft sich ab 750 °C auf 100%. Die Zusammensetzung des Syn-
thesegases zeigt kaum Bildung von Ethen und Ethan. Diese Kohlenwasserstoffe konn-
ten in einem Temperaturbereich bis 750 °C kleiner 1 mol% nachgewiesen werden. Der
Methangehalt wahrend der Reformierung beléuft sich bei niedrigen Betriebstempera-
turen auf maximal 12,8 mol%, sinkt jedoch mit Erhéhung der Reformierungstemperatur
stark ab. Ein kohlenwasserstofffreies Synthesegas tritt ab einer Betriebstemperatur
von 850 °C auf. Die Neigung zur unvollstandigen Oxidation durch die Bildung von CO

steigt mit zunehmender Temperatur an, wahrend der Anteil an COz2 sinkt.
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Abbildung 50: Ethanol-Umsatz am Katalysator 6 (links); Zusammensetzung des Synthesegases tber die Refor-
mierungstemperaturen am Katalysator 6 (rechts).

Die in Abbildung 51 gezeigte Selektivitat zeigt einen stetigen Anstieg Uber den gesam-
ten Temperaturbereich mit Ausnahme des Betriebspunktes bei 800 °C. Diese Proble-
matik spiegelt sich im Umsatz Feed zu Gas wider. Der Umsatz an Feed steigt ausge-

hend von einem Umsatz 54,8% bei 500 °C bis zu einem erzielten Maximum 75,6% bei
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650 °C an. Nach einem leichten Absinken des Umsatzes lasst sich ein gleichbleiben-
des Niveau von ca. 71% erkennen. Wie bereits erlautert weicht im Betriebspunkt

800 °C der Umsatz vom Verlauf der anderen Betriebspunkte ab.
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Abbildung 51: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 6.

Die Temperaturunterschiede in Abbildung 52 zeigen eine starke Temperaturdifferenz
in der Mitte des Katalysatoreingangs von 17 °C und des Katalysatorausgangs von 6
°C. An allen anderen Temperaturmesspunkten konnte annahernd derselbe Tempera-
turabfall zwischen 3 °C und 5 °C festgestellt werden. Aufgrund der &hnlichen Tempe-
raturdifferenzen wird von einer symmetrischen Anstromung des Katalysators und einer

guten Platzierung der Thermoelemente ausgegangen.
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Abbildung 52: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz (rechts) tber die Versuchszeit
bei T = 750 °C am Katalysator 6.
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3.8 Eignung des Inertmaterials

Die Auswertung und der Vergleich der Ergebnisse bei unterschiedlichem Inertmaterial
zeigen, dass Aluminiumoxid (Al203) die Reformierung am Katalysator 1 negativ beein-
flusst und somit nicht als Inertmaterial geeignet ist. Agus Haryanto et al. wies bei sei-
nen Vergleichen die katalytische Wirkung von Al2Oz bei der Reformierung von Ethanol
nach [9]. Zudem zeigen Ergebnisse in der Literatur eine tragende Rolle von Al203 als
Katalysator und Supportmaterial [14], [48]. Auch SiO2 wird als Supportmaterial fur edle
und nicht edle Metallkatalysatoren eingesetzt, jedoch wird niemals von einer Refor-
mierung auf Basis von reinem SiO2 ausgegangen [49], [50]. Dies lasst eine trage bis
kaum vorhandene Reaktionsteilnahme vermuten und unterstiitzt eine Verwendung

von SiOz2 als Inertmaterial bei den Versuchen fir das Katalysatorscreening.

In Abbildung 53 ist der Ethanol-Umsatz beider Versuchsserien dargestellt. Es zeigt
sich ein signifikant schlechterer Umsatz bei Betriebstemperaturen bis 600 °C der Al203
Versuche. Ab 700 °C wird mit beiden Inertmaterialien ein vollstandiger Umsatz erzielt.
Die Selektivitdt der beiden Versuchsserien zeigt ahnlich dem Ethanol-Umsatz eine
bessere Leistung des Katalysators bei niedrigen Temperaturen und der Verwendung
von SiO2 als Inertmaterial. Mit steigender Betriebstemperatur verringert sich der Un-

terschied bis die Selektivitaten bei 800 °C idente Werte aufweisen.
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Abbildung 53: Vergleich des Ethanol-Umsatzes zwischen Al203 und SiO: als Inertmaterial (links); Selektivitat der
verwendbaren Produktgase (rechts).

Die Zusammensetzung der analysierten Kondensate bei 650 °C in Tabelle 13 bestétigt
die Erkenntnis einer Verschlechterung durch den Einsatz von Al2Os. Bei der Verwen-
dung von SiO2 kann kein Ethanol und nur mehr eine geringe Menge Acetaldehyd nach-

gewiesen werden.
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Die Analyse der Al203 Proben zeigt eine wesentlich groRere Menge Acetaldehyd und

eine Restkonzentration an Ethanol.

Tabelle 13: Komponentenanalyse des eingesetzten Feeds, des Reformats bei der Verwendung von Al203 und bei
der Verwendung von SiOz, wahrend der Reformierung am Katalysator 1 mit einer Betriebstemperatur von 650 °C
und einem S/E von 4,0.

Feed Reformat Al,O3 Reformat SiO;

Komponente Masse Anteil Masse Anteil Masse Anteil
[mg] [gew.%] [mg] [gew.%] [mg] [gew.%)]

Acetaldehyd 0,000 0,00 < 0,001 0,13 < 0,001 0,001

Ethanol 0,145 37,46 < 0,001 0,02 0,000 0,000

Essigsaure 0,000 0,00 0,000 0,00 0,000 0,000

Ethylacetat 0,000 0,00 0,000 0,00 0,000 0,000
Wasser 0,243 62,54 0,431 99,85 0,360 99,999

Die Zusammensetzung der Synthesegase zeigen bei den Versuchen mit SiO2z einen
hoheren Anteil an Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid (Abbildung 54). Mit zunehmender
Betriebstemperatur nimmt diese Differenz ab. Bei 800 °C kann von einer identen Zu-
sammensetzung gesprochen werden. Zudem ist fur alle Messpunkte derselbe Trend
erkennbar. Fur die Beurteilung der Synthesegasqualitat ist der Anteil an Kohlenwas-
serstoffen besonders wichtig. Hier zeigt sich eine klare Verschlechterung, welche
durch das Al203 verursacht wird. In jedem Betriebspunkt Gberwiegt hierbei der Anteil
an Kohlenwasserstoffen. Ab 600 °C kann bei SiO2 kein Ethen und Ethan mehr nach-
gewiesen werden. Ab 750 °C sinkt auch der Methangehalt auf 0 mol%. Al20O3 ermdg-
licht eine ethan- und ethenfreie Reformierung ab 750 °C und weist bei allen Betriebs-
punkten eine Restkonzentration an Methan auf. Dies lasst auf eine verstarke Bildung

von Methan wahrend der Reformierung schliel3en.
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Abbildung 54: Synthesegaszusammensetzung fir die Inertmaterialien Al203 und SiOz2; Hz, CO, COz2 (links) und
Kohlenwasserstoffe (rechts).
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Das Verhéltnis von CO zu CO2 weist Uber den gesamten Temperaturbereiche &hnliche
Werte mit einem geringfugig hoheren Anteil an CO bei SiO:z auf. Der Feed zu Gas-

Umsatz zeigt einen geringeren Umsatz bei der Verwendung von Al203 (Abbildung 55).

mVerhéltnis CO/CO2 Al203 AUmsatz Feed zu Synthesegas Al203
X Verhéltnis CO/CO2 SiO2 X Umsatz Feed zu Synthesegas SiO2
3,0
80% X
.25 8 X X x X
Iy @ A
3 . ! @ 0% X X A A A A A
Q ] o ° A
g ‘ :
2 1P * m 8 0%
2 10 N
g x " 3 20%
0,5 X [
| [ =}
0,0 0%
450 550 650 750 850 450 550 650 750 850
Betriebstemperatur / °C Betriebstemperatur / °C

Abbildung 55: CO/CO2-Verhaltnis (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am Katalysator 1 mit dem Ver-
gleich zwischen Al20s und SiO:z als Inertmaterial.

Als weiteren Einflussfaktor fur die Wahl des Inertmaterials lasst sich das Coking (Ab-
lagerung von Kohlenstoff am Inertmaterial) heranziehen. SiO2 weist bei den durchge-
fuhrten Versuchen kaum Ablagerungen von Kohlenstoff an der Oberflache auf
(Abbildung 56 rechts). Al2O3 zeigt eine aulRerst starke Affinitdt zum Coking (Abbildung

56 links). Diese lasst sich auf die verstarkte Bildung von Ethen und die weitere Zerset-

zung zu Kohlenstoff zurtckfuhren [17], [51].
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3.9 Analyse der Reproduzierbarkeit

Um eine qualitative Aussage Uber die Genauigkeit und Verlasslichkeit der Katalysator-
Charakterisierungen treffen zu kdbnnen, wurde eine Reproduzierbarkeitsanalyse durch-
gefuhrt. Dabei wurde der Katalysator 3 bei einer Raumgeschwindigkeit von 2500 h-!
bei finf Betriebstemperaturen fir die Reformierung eines Dampf/Ethanol-Gemisches
(45 vol.% EtOH / 55 vol.% H20 entspricht einem molaren S/E = 4,0) betrieben. Nach
der ersten Versuchsserie wurde die Hilse mit dem Katalysator aus dem Reaktor und
der Versuchsanlage ausgebaut. Nach dem Austausch aller relevanten Dichtungen
wurde derselbe Katalysator erneut in den Reaktor eingebaut und mit Thermoelemen-
ten an denselben Positionen versehen. Die zweite Versuchsserie wurde unter densel-

ben Bedingungen, wie die erste Versuchsserie, reproduziert.

Die gemessen Ethanol-Umséatze dieser Analyse sind in Abbildung 57 dargestellt. Die
maximale auftretende Abweichung zwischen den beiden Messserien zeigt sich bei ei-
ner Betriebstemperatur von 550 °C und liegt bei 0,6%. Bei allen anderen Punkten
konnte ein nahezu identer Umsatz unter Berucksichtigung der Messgenauigkeit erzielt
werden. Die Selektivitat (Abbildung 57 rechts) der Produktgase weist bei allen gemes-

sen Betriebspunkten nur geringe Abweichungen auf.
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Abbildung 57: Vergleich der Ethanol-Umsétze aus der Reproduzierbarkeitsanalyse flr die Versuchsserien 1 und 2
am Katalysator 3 Uber den gesamten Temperaturbereich (links); Selektivitat der verwendbaren Produktgase
(rechts).

Die Komponentenanalyse der Reformate (Tabelle 14) bei einer Betriebstemperatur
von 550 °C zeigt eine &hnliche Zusammensetzung der beiden Proben. Die Konzentra-
tionen von Acetaldehyd und Ethanol sind gut reproduzierbar. Kleinere Abweichungen
bei den Komponenten Essigsaure und Ethylacetat ergeben sich aufgrund der limitier-

ten Analysegenauigkeit.
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Tabelle 14: Komponentenanalyse des eingesetzten Feeds, des Reformats bei Versuchsserie 1 und Versuchsserie
2, wahrend der Reformierung am Katalysator 3 mit einer Betriebstemperatur von 550 °C und einem S/E von 4,0.

Feed Versuchsserie 1 Versuchsserie 2

Komponente Masse Anteil Masse Anteil Masse Anteil
[mg] [gew.%] [mg] [gew.%] [mg] [gew.%]

Acetaldehyd 0,000 0,000 0,022 6,190 0,026 6,930
Ethanol 0,157 41,200 0,056 15,040 0,055 14,460

Essigsaure 0,000 0,000 < 0,001 0,130 < 0,001 0,170

Ethylacetat 0,000 0,000 < 0,001 0,090 < 0,001 0,180
Wasser 0,224 58,800 0,290 78,550 0,295 78,260

Der Anteil an Kohlenwasserstoffen (Methan, Ethan und Ethen) bei den jeweiligen Be-
triebstemperaturen zeigt eine gute Reproduzierbarkeit bei geringen Abweichungen der
Konzentrationen zueinander. Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid
weisen aufgrund des héheren absoluten Anteils am Synthesegas wesentlich geringere
Abweichungen auf (Abbildung 58).
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Abbildung 58: Synthesegaszusammensetzung fiir Versuchsserie 1 und 2 Hz, CO, CO:z2 (links) und Kohlenwasser-

stoffe (rechts).

Die Betrachtung des molaren Verhéltnisses von CO/CO2 zeigt im Temperaturbereich
bis 650 °C hoherer Abweichungen. Jedoch ist ein ahnlich ansteigender Trend ersicht-
lich. Bei den ermittelten Umséatzen des zugefuhrten Feeds ergaben sich Abweichun-
gen zwischen den Versuchsreihen von bis zu 50%. Diese werden auf die geringe an-
fallende Menge an Kondensat, aufgrund des vollstandigen Ethanol-Umsatzes ab
650 °C und die damit verbundene ungenaue Massendetektion wahrend der Reformie-
rung zuriickgefuhrt. Des Weiteren weist der Temperaturbereich mit erhéhten Unge-
nauigkeiten im Umsatz von Feed zu Gas auch Abweichung des molaren Anteils der

Kohlenwasserstoffen auf (Abbildung 58).
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Abbildung 60: Molares CO/CO2-Verhaltnis (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am Katalysator 3 mit
dem Vergleich zwischen Versuchsserie 1 und Versuchsserie 2.

Bei der Betrachtung des Temperaturprofils am Eingang und am Ausgang des Kataly-
sators bei einer Reformierungstemperatur von 750 °C (Abbildung 59) kann am Kataly-
satorausgang ein annéhernd identes Temperaturprofil nachgewiesen werden. Der Ka-
talysatoreingang zeigt erhebliche Unterschiede zwischen den beiden Versuchsserien.
Jedoch wird in beiden Fallen von einer gleichmafigen Anstrémung des Katalysators
ausgegangen. Dies wird durch eine niedrigere Temperatur in der Katalysatormitte und
gleiche Temperaturen an den Katalysatorseiten ersichtlich. Der Temperaturunter-
schied der beiden Versuchsserien am Eingang des Katalysators, wird auf eine unter-

schiedliche Platzierung der Thermoelemente zuriickgefuhrt.
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Abbildung 59: Vergleich der Temperaturprofile aus der Reproduzierbarkeitsanalyse fur die Versuchsserien 1 und
2 am Katalysator 3 fiir eine Betriebstemperatur von 750 °C am Katalysatoreingang (links) und am Katalysatoraus-
gang (rechts).
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3.10 Einfluss des Ethanol zu Wasser Verhaltnisses

Es wurde der Einfluss durch das molare Verhaltnis im Feed von H20 zu EtOH auf das
Reformierungsverhalten untersucht. Aufgrund der Feed-Zusammensetzung ergibt sich
eine geringe Abweichung der Raumgeschwindigkeit fur die unterschiedlichen molaren
Verhaltnisse im Gemisch. Die untersuchten H2O/EtOH Verhéltnisse (S/E = Steam to
Ethanol ratio) und die daraus resultierenden Raumgeschwindigkeiten (GHSV) beliefen

sich auf:

e S/E = 4,0 (Ethanol zu Wasser 45 vol.% / 55 vol.%), GHSV: 2400 h-!
e SJ/E = 2,7 (Ethanol zu Wasser 55 vol.% / 45 vol.%), GHSV: 2200 h-!

e SJ/E = 2,2 (Ethanol zu Wasser 60 vol.% / 40 vol.%), GHSV: 2100 h-!

Der Umsatz an Ethanol in Abbildung 61 betragt ab einer Betriebstemperatur von
600 °C bei allen molaren Verhaltnissen 100%. Unterschiede in der Umsetzung des
Ethanols zeigen sich bei niedrigen Temperaturniveaus. Bei 500 °C weisen S/E 4,0 und
2,7 anndhernd identes Umsatzverhalten auf, wahrend der Umsatz bei einem Verhalt-
nis S/E von 2,2 bei 90% liegt. Die Selektivitat liegt bei einem S/E von 4,0 in allen Tem-
peraturbereichen tber den S/E-Verhaltnissen 2,7 und 2,2. Die Abweichungen der Se-
lektivitaten zwischen den S/E-Verhaltnissen verringern sich mit zunehmender Be-
triebstemperatur und verhalten sich damit wie die Synthesegaszusammensetzung in
Abbildung 63.
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Abbildung 61: Vergleich des Ethanol-Umsatzes zwischen den unterschiedlichen molaren Verhéltnissen der Feed-
Zusammensetzung (links); Selektivitat der verwendbaren Produktgase (rechts).
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Die Komponentenanalyse der produzierten Reformate in Tabelle 15 spiegelt ein &hn-
liches Bild wider. S/E = 4,0 zeigt die Komponenten Acetaldehyd und Ethanol in au3erst
geringen Konzentrationen. S/E = 2,7 und S/E = 2,2 bilden erh6hte Konzentration an
Acetaldehyd und Ethanol ab. Zudem werden geringe Konzentrationen an Essigsaure

nachgewiesen.

Tabelle 15: Komponentenanalyse der Reformate bei einem S/E = 2,2; S/E = 2,7 und S/E = 4,0 wahrend der Re-
formierung am Katalysator 1 mit einer Betriebstemperatur von 550 °C.

SIE=2,2 SIE=2,7 S/IE=4,0

Komponente Masse Anteil Masse Anteil Masse Anteil
[mg] [gew.%] [mg] [gew.%] [mg] [gew.%)]

Acetaldehyd < 0,001 0,011 < 0,001 0,012 < 0,001 0,002

Ethanol < 0,001 0,024 < 0,001 0,013 < 0,001 0,001

Essigsaure < 0,001 0,013 < 0,001 0,009 0,000 0,000

Ethylacetat 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Wasser 0,435 99,952 0,349 99,965 0,380 99,997

Die Zusammensetzung des Synthesegases in Abbildung 63 zeigt Unterschiede bei
den molaren Anteilen des Wasserstoffs. Diese nehmen mit zunehmender Betriebstem-
peratur ab. Ab 800 °C wird von einem identen Anteil an Wasserstoff im Synthesegas
ausgegangen. Die unterschiedlichen Hz-Konzentrationen sowie die abweichende Zu-
sammensetzung von CO und COz2 lassen sich Uber den erhdhten Anteil an Kohlen-
wasserstoffen im Synthesegas begriinden. Bei S/E = 2,2 und S/E = 2,7 wird eine we-
sentlich grol3ere Menge des Ethanols zu Ethen und Ethan umgesetzt. Sehr stark ist
dieser Trend bei einer Betriebstemperatur von 500 °C ersichtlich. Bei einem S/E von
4,0 ist das Synthesegas ab 600 °C frei von Ethen und Ethan, wahrend bei niedrigerem
S/E dies erst ab 650 °C auftritt. Der Methangehalt steigt mit verringertem S/E Verhalt-
nis an und wird bei einem S/E von 4,0 und 2,7 ab 750 °C unterbunden. Die Bildung
von Methan wird bei einem S/E = 2,2 ab 800 °C ausgeschlossen. Es wird angemerkt,
dass bei einem S/E von 2,2 bei 850 °C keine Datenpunkte verfugbar sind. Dies hangt
mit der benoétigten Warmemenge fir die endotherme Reformierung, welche nicht mehr
bereitgestellt werden konnten, zusammen. Zudem konnte nach dem Ausbau des Ka-

talysators eine starke mechanische Deformierung festgestellt werden.
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Abbildung 63: Synthesegaszusammensetzung fur unterschiedliche molare Verhaltnissen der Feed-Zusammen-
setzung Hz, CO, CO: (links) und Kohlenwasserstoffe (rechts).

Das CO/CO2-Verhaltnis (Abbildung 62) weist bei allen Zusammensetzungen ab einer
Temperatur von 550 °C einen annéhernd identen Trend auf. Bei 500 °C kann bei S/E
= 2,2 ein wesentlich héherer Anteil an CO nachgewiesen werden. Der hdchste Umsatz
von Feed zu Gas kann bei einem S/E von 2,7 aufgrund des erhdhten Ethanol-Anteils

im Feed-Gemisch und der optimalen Auslastung des Katalysators erzielt werden.

OVerhéltnis CO/CO2 60 vol.%

OUmsatz Feed zu Synthesegas 60 vol.%
X Verhaltnis CO/CO2 55 vol.%

XUmsatz Feed zu Synthesegas 55 vol.%

Verhéltnis CO/CO2 45 vol.% Umsatz Feed zu Synthesegas 45 vol.%
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Abbildung 62: Molares CO/CO2-Verhaltnis (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am Katalysator 1 fir
unterschiedliche molare Verhaltnissen der Feed-Zusammensetzung.

Bei der Betrachtung der Temperaturprofile (Abbildung 64) zeigt sich am Katalysator-
ausgang ein gleichmaRig verteiltes und ahnliches Profil zwischen den unterschiedli-
chen Feed-Zusammensetzungen. Am Katalysatoreingang kann man die mechanische
Verformung und Zerstérung des Katalysators sehen. Bei der Versuchsdurchfihrung
wurde in der ersten Versuchsserie ein molares Verhéltnis S/E = 2,2 (60 vol.% EtOH),
in der zweiten Versuchsserie S/E = 2,7 (55 vol.% EtOH) und am Ende S/E = 4,0 (45

vol.% EtOH) vermessen. Wahrend den Versuchsserien wurde der Katalysator nicht
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ausgebaut und keine Verdnderungen am Versuchsstand vorgenommen. Das Tempe-

raturprofil bei S/E = 2,2 zeigt noch eine annahernd gleichmalige Temperaturverteilung

an den Katalysatorrandern. Mit den weiteren Versuchsserien bricht diese Verteilung

starker ab und spiegelt eine ungleichmafige Anstromung des Katalysators wider.
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Abbildung 64: Vergleich der Temperaturprofile fir unterschiedliche molare Verhaltnissen der Feed-Zusammenset-
zung bei einer Betriebstemperatur von 750 °C am Katalysatoreingang (links); am Katalysatorausgang (rechts).

Die Ursache der unregelmafigen Anstromung konnte nach Ausbau des Katalysators

durch die starke mechanische Verformung des Katalysators in der Hulse festgestellt

werden (Abbildung 65). In der Katalysatormitte befindet sich eine gebrochene Waben-

reihe, welche auf eine hohe Druckbelastung auf die Struktur des Monoliths hinweist.

Zusatzlich kam es zu einer Verschiebung des Katalysators innerhalb der Hilse,

wodurch eine ebene Anstromung nicht mehr moéglich war.

Abbildung 65: Zerstorter Katalysator 1 nach der letzten Reformierung (links); Verformung und Verschiebung
des Katalysators 1 im Vergleich mit einem neu eingeklebten Katalysator 2 (rechts).
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Eine mogliche Ursache fur die Zerstérung des Katalysators lasst sich in der starken
thermischen Beanspruchung finden. Abbildung 66 zeigt dabei den Temperaturgradi-
enten in der Mitte des Katalysators am Eingang und Ausgang. Durch die endotherme
Reaktion tritt ein Temperaturabfall von bis zu 50 °C innerhalb von zwei Minuten auf.
Diese Reduktion der lokalen Temperatur hangt stark vom S/E Verhaltnis ab, steigt mit
zunehmender Ethanol-Konzentration und kann als mdglicher Ausléser von thermi-

schen Spannungen im Katalysatorgeflige ausgemacht werden.

—»—JM R44 45 vol.% EtOH —+—JM R44 55 vol.% EtOH —%— JM R44 45 vol.% EtOH —+—JM R44 55 vol.% EtOH
JM R44 60 vol.% EtOH JM R44 60 vol.% EtOH
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Abbildung 66: Temperaturgradient in der Katalysatormitte bei verschiedenen S/E Verhaltnissen am Eingang
(links) und am Ausgang (rechts).
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3.11 Auswirkungen der Raumgeschwindigkeit

Es wurde der Einfluss der Raumgeschwindigkeit (GHSV) auf die Reformierung von
Ethanol am Katalysator 3 des Herstellers B untersucht. Die Versuche wurden bei drei
unterschiedlichen Durchstromungszustanden durchgefuhrt. Tabelle 16 zeigt dabei die
Raumgeschwindigkeit und die Verweilzeit (t) im Katalysator fur zwei Bezugszustande.
Zustand 1 bezieht sich auf den Bezugszustand der Raumgeschwindigkeit (GHSV) und
Zustand 2 bezieht sich auf einen reprasentativen Betriebszustand wahrend der Refor-
mierung. Um eine Abschatzung fur den Stromungszustand wahrend der Reformierung
zu ermdglichen, wurde der molare Gasdurchfluss in allen Fallen als idealer Gasstrom

angenommen und Uber die ideale Gasgleichung berechnet.

Tabelle 16: GHSV und Verweilzeit fur die Untersuchungen zum Einfluss der Raumgeschwindig-
keit am Katalysator 3.

PBezug = 1,013 bar PBezug = 0,900 bal‘
Teezug =20 °C Tgezug = 750 °C
GHSV Durchfluss  Katalysatorlange T T
[h7] [g-min-] [mm] [s] [s]
10100 5,00 9,60 0,38 0,09
5100 2,50 9,60 0,76 0,18
2600 2,50 19,20 1,52 0,36

Am Ethanol-Umsatz ist die zunehmende Auslastung des Katalysators durch eine Er-
hoéhung der Raumgeschwindigkeit ersichtlich (Abbildung 67). Bei einer Betriebstempe-
ratur von 550 °C kann durch eine Senkung der GHSV eine signifikante Erhéhung des
Ethanol-Umsatzes um 24% erzielt werden. Dieser Effekt kann bis zu einem vollstandi-

gen Umsatz aller Durchstromungszustande bei 800 °C beobachtet werden.

OEtOH-Umsatz GHSV 2600 OEtOH-Umsatz GHSV 2600
X EtOH-Umsatz GHSV 5100 X EtOH-Umsatz GHSV 5100
EtOH-Umsatz GHSV 10100 EtOH-Umsatz GHSV 10100
100,0% B—R—R 100,0% ﬁ Fad 2%
g ]
80,0%
o\\" < 99,8%
N o N
S 60,0% =
2 £
2 x S 99,6%
40,0%
20,0% 99,4%
450 550 650 750 850 700 750 800 850 900
Betriebstemperatur / °C Betriebstemperatur / °C

Abbildung 67: Vergleich des Ethanol-Umsatzes zwischen den unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten tGber
den gesamten Temperaturbereich (links); zwischen 750 °C und 850 °C (rechts).
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Die in Tabelle 17 dargestellte Komponentenanalyse zeigt die Reformate fur alle drei
GHSV Betriebspunkte bei 550 °C. Es zeigt sich eine verstarkte Bildung von Essigsaure
und Ethylacetat mit Zunahme des GHSV-Wertes. Des Weiteren kénnen durch Erho-
hung des GHSV-Wertes erhdhte Restethanol-Konzentrationen im Reformat nachge-
wiesen werden. Der erh6hte Anteil an Ethanol entspricht dem verschlechterten Umsatz
aus Abbildung 67.

Tabelle 17: Komponentenanalyse der Reformate bei einem GHSV = 2600, GHSV = 5100 und GHSV = 10100
wahrend der Reformierung am Katalysator 3 mit einer Betriebstemperatur von 550 °C.

GHSV = 2600 GHSV =5100 GHSV = 10100

Komponente Masse Anteil Masse Anteil Masse Anteil
[mg] [gew.%] [mg] [gew.%] [mg] [gew.%)]

Acetaldehyd 0,017 4,220 0,023 6,190 0,015 4,650
Ethanol 0,057 14,450 0,056 15,040 0,070 21,440

Essigsaure < 0,001 0,160 < 0,001 0,130 < 0,001 0,240

Ethylacetat < 0,001 0,020 < 0,001 0,090 < 0,001 0,040
Wasser 0,319 81,150 0,290 78,550 0,241 73,630

Die Zusammensetzung des Synthesegases in Abbildung 68 spiegelt das gezeigte Re-
formierungsverhalten im Ethanol-Umsatz wider. Durch Senkung des GHSV kann eine
erhohte Konzentration an Wasserstoff im Synthesegas erreicht werden. Dies wird
durch die Verringerung der produzierten Menge an Kohlenwasserstoffen erzielt. Ab
einer Betriebstemperatur von 800 °C wirken sich die Raumgeschwindigkeiten nur mehr
sehr gering auf die Anteile an H2, CO und CO2 aus. Ein wesentlich gro3erer Einfluss
konnte fur die molaren Anteile an Methan, Ethan und Ethen nachgewiesen werden. Es
zeigt bei einem GHSV von 10100 die starke Prasenz von Methan tber den gesamten

Temperaturbereich.

——H2 GHSV 10100  —<H2 GHSV 5100 —8-H2 GHSV 2600 C2H4 GHSV 10100 C2H4 GHSV 5100 C2H4 GHSV 2600
CO GHSV 10100 CO GHSV 5100 CO GHSV 2600 —A—CH4 GHSV 10100 —¢CH4 GHSV 5100  —#-CH4 GHSV 2600
—4—CO2 GHSV 10100 —¢CO02 GHSV 5100 —#-CO2 GHSV 2600 —&—C2H6 GHSV 10100 —¢C2H6 GHSV 5100 —#-C2H6 GHSV 2600
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Abbildung 68: Synthesegaszusammensetzung fir GHSV = 10100, 5100 und 2600 Hz, CO, CO:z2 (links); Kohlen-
wasserstoffe (rechts).
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Es konnte kein Einfluss des GHSV auf die Ethan-Konzentration nachgewiesen wer-

den. Die Ethen-Konzentration im Synthesegas steigt bei einer Betriebstemperatur von

550 °C leicht mit der Erhdhung des GHSV an. Bei héheren Betriebstemperatur konnte

keine Beeinflussung gezeigt werden.
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Abbildung 69: Selektivitat der verwendbaren Produktgase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 3 fir GHSV = 10100, 5100 und 2600.

Die Selektivitat der verwendbaren Produktgase (Abbildung 69) zeigt bei den GHSV-

Werten 5100 und 2600 ein ahnliches Ergebnis. Eine Verschlechterung ist bei weiterer

Erhéhung des Wertes auf 10100 ersichtlich. Der Umsatz an Feed zu Synthesegas

steigt unabhéngig vom GHSV mit Erh6hung der Betriebstemperatur an. Ein erkennba-

rer Trend des Umsatzes an Feed zu Synthesegas konnte nicht gemessen werden.
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Abbildung 70: Vergleich der Temperaturprofile fiir GHSV = 10100, 5100 und 2600 bei einer Betriebstemperatur
von 750 °C am Katalysatoreingang (links) und am Katalysatorausgang (rechts).
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Eine Betrachtung der Temperaturprofile (Abbildung 70) zeigt bei GHSV 5100 und 2600
eine symmetrische Anstromung des Katalysatoreingangs. Bei GHSV 10100 kann eine
ungleichméfige Anstrdomung mit asymmetrischem Temperaturprofil am Katalysato-
reingang festgestellt werden. Zudem liegt die Temperatur bei einem GHSV von 10100
ca. 15 °C uber den Temperaturen bei niedrigeren GHSV. Dieser Temperaturunter-
schied deutet auf eine geringere endotherme Reaktion und einen geringeren Ethanol-
Umsatz wie durch Abbildung 67 belegt, hin. Der Katalysatorausgang weist fir alle

Raumgeschwindigkeiten ein @hnliches Profil auf.
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3.12 Einfluss der spezifischen Katalysatoroberflache

Die Untersuchung des Einflusses der vorhandenen Katalysatoroberflache auf das Re-
formierungsverhalten wird im folgenden Kapitel diskutiert. Die Katalysatoren 3 und 4
unterscheiden sich aufgrund ihrer Maschenweite, Katalysator 3 (12 Drahtmaschen mit
einer Maschen6ffnung von 1,24 mm) und Katalysator 4 (20 Drahtmaschen mit einer
Maschendffnung von 0,77 mm) und weisen dadurch unterschiedliche spezifische

Oberflache auf.

Anhand des Ethanol-Umsatzes kann eine Verbesserung der Reformierung durch die
VergroRerung der Oberflache festgestellt werden. In den Temperaturbereichen bis 700
°C ist fur jeden Betriebspunkt ein erhdhter Umsatz am Katalysator 4 ersichtlich
(Abbildung 71). Ab einer Betriebstemperatur von 750 °C wirkt sich die vergroferte
Oberflache auf den Umsatz nicht mehr aus, da bei beiden Katalysatoren ein vollstan-

diger Ethanol-Umsatz nachgewiesen wurde.

A EtOH-Umsatz Mesh 12 X EtOH-Umsatz Mesh 20 A EtOH-Umsatz Mesh 12 X EtOH-Umsatz Mesh 20
100,0% X X ? 3 X ? 3 100,0% & K X x
X
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2] 2]
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A 99,4% A
40,0%
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X
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Abbildung 71: Vergleich des Ethanol-Umsatzes zwischen den Katalysatoren 3 (Mesh 12) und 4 (Mesh 20) des
I(—:gg?gl)@s B Uber den gesamten Temperaturbereich (links); Detaillierter Ausschnitt zwischen 650 °C und 850 °C
Ein Vergleich der Synthesegaszusammensetzung (Abbildung 72) zeigt einen erhdhten
Wasserstoffanteil bei vergro3erter Katalysatoroberflache. Ab 800 °C sind keine Unter-
schiede bei der Zusammensetzung des Synthesegases mehr erkennbar. Dies hangt
mit der vollstdndigen Umsetzung des Ethanols zu Wasserstoff und der damit gepaar-
ten unterbundenen Produktion anderer Kohlenwasserstoffe zusammen. Signifikant
zeigt sich eine verstarkte Reformierung zu Ethan in einem Temperaturfenster von
550 °C bis 650 °C bei beiden Katalysatoren. Die Entstehung von Methan kann ab einer

Temperatur von 800 °C unterbunden werden.
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Abbildung 72: Vergleich der Synthesegaszusammensetzung zwischen den Katalysatoren 3 (Mesh 12) und 4
(Mesh 20) des Herstellers B Hz, CO und CO: (links) und Kohlenwasserstoffe (rechts).

Die Selektivitat der verwendbaren Produktgase (Abbildung 73) weist fur beide Kataly-
satoren Uber den gesamten Temperaturbereiche dhnliche Werte auf. Uber den Umsatz
von Feed zu Synthesegas kann die verbesserte Leistung durch Erhéhung der Kataly-
satoroberflache veranschaulicht werden. Der Umsatz zeigt in beiden Fallen einen stei-
genden nicht linearen Verlauf. Mit dem Katalysator 4 ist bei 500 °C ein Umsatz Feed
zu Gas von 45% mdoglich, wahrend dieser am Katalysator 3 auf 14% beschrankt ist.
Der erh6hte Umsatz am Katalysator 4 tritt bis zu einer Temperatur von 700 °C auf. Ab
750 °C haben beide Katalysatoren Ihren maximalen Gas zu Feed Umsatz sowie voll-

stéandigen Ethanol-Umsatz (Abbildung 73) erreicht.
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Abbildung 73: Selektivitat der verwendbaren Produktgase (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am Ka-
talysator 3 (Mesh 12) und 4 (Mesh 20).
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3.13 Beurteilung des produzierten Synthesegases

Der folgende Abschnitt diskutiert und vergleicht die Effizienz der Katalysatoren in Be-
zug auf den erzielten Umsatz, die Qualitat des produzierten Synthesegases und be-
schreibt die Einflisse der endothermen Reaktion auf die Katalysatortemperatur. Die
Katalysatoren 1 und 2 des Herstellers A, 5 und 6 der Hersteller C und D wurden bei
einem GHSV zwischen 2400 ht und 3000 h betrieben. Die Katalysatoren des Her-
stellers B bei 5000 h1. Die verwendeten Betriebsparameter konnen aus Kapitel 2.5.2
entnommen werden. Das Dampf/Ethanol-Verhaltnis S/E wurde aufgrund der Ver-

gleichbarkeit konstant auf 4,0 gehalten.

Abbildung 74 zeigt den erzielten Ethanol-Umsatz fir die getesteten Katalysatoren. Da-
bei sind drei Bereiche ersichtlich. Bereich ,1“ zeigt den Ethanol-Umsatz fir den Reak-
tor ohne Katalysator bei den durchgefiihrten Leerrohr-Versuchen. Bereich ,2“ wird
durch die Katalysatoren mit schlechter Reformierung bei niedrigen Temperaturen, des
Herstellers B und C (Kat. 3,4 und 5), gebildet. Der Bereich ,3° fur kommerzielle An-
wendung interessante, ergibt sich aus den Katalysatoren des Herstellers A und D (Kat.
1,2 und 6). Diese weisen bereits bei niedrigen Temperaturen hohe Ethanol-Umsatze
auf. Generell reformieren alle Katalysatoren ab einer Betriebstemperatur von 650 °C
das gesamte zugefuhrte Ethanol zu Synthesegas. Der Umsatz von Feed zu Gas vari-
iert bei niedrigen Temperaturen stark in Abhangigkeit des eingesetzten Katalysators,
pendelt sich jedoch ab 750 °C zwischen 60% und 80% ein. Die niedrigsten Umsatz-
werte sind hierbei beim Katalysator 3 des Herstellers B aufgetreten. Die Katalysatoren

des Herstellers A zeigen wiederum die héchsten erzielten Umsétze.
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Abbildung 74: Vergleich der getesteten Katalysatoren Ethanol-Umsatz (links) und Feed zu Gas-Umsatz (rechts).
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Die Selektivitat der in einer SOFC nutzbaren Synthesegase (Abbildung 75) verdeutlicht
einen sinnvollen Einsatz des Katalysators. Ahnlich wie in Abbildung 74 lassen sich
auch hier drei Bereiche definieren. Bereich ,1“ stellt wiederum die Reformierung im
Leerrohr ohne einen verbauten Katalysator dar. Der Bereich ,2“ zeigt im niederen Tem-
peraturbereich eine auf3erst geringe Selektivitat, steigt jedoch mit Erh6hung der Be-
triebstemperatur an. Der Bereich ,3“ ist durch eine hohe Selektivitat bei bereits niedri-
gen Betriebstemperaturen gekennzeichnet. Ab 700 °C zeigt sich ein &hnliches Verhal-
ten aller Katalysatoren. Der Verlauf der Selektivitdten mit zunehmender Betriebstem-
peratur ist im Bereich ,1“ durch eine quadratische Funktion, im Bereich ,2“ durch einen
s-férmigen Verlauf und im Bereich ,3“ durch einen Verlauf nach einer Wurzelfunktion

gekennzeichnet.
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Abbildung 75: Selektivitat der verwendbaren Produktgase

Der Anteil an Wasserstoff im produzierten Synthesegas lasst einen klar steigenden
Trend bei beiden Katalysatoren des Herstellers A (Katalysator 1 und 2) und dem Ka-
talysator 6 erkennen (Abbildung 76). Die Katalysatoren des Herstellers B und C weisen

zwischen 550 °C und 600 °C einen Einbruch der Wasserstoffkonzentration auf.
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Abbildung 76: Molarer Anteil an Hz im produzierten Synthesegase (links), molarer Anteil an H2 ohne Leerrohr
Versuch (rechts).
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Diese Reduktion deckt sich mit einer verstarkten Bildung von Ethen (Abbildung 77).
Diese starke Neigung der Reformierung zu Ethen bei niedrigen Temperaturen, lasst
darauf schlie3en, dass die Katalysatoren 5, 3 und 4 unter 650 °C noch keine geeignete
Betriebstemperatur erreicht haben und dadurch ihre volle katalytische Leistung nicht
abrufen kdnnen. Positiv Iasst sich der deutlich hohere Anteil an Wasserstoff aller Ka-

talysatoren gegentber den Leerrohr-Versuchen anmerken.
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Abbildung 77: Molarer Anteil an C2H4 im produzierten Synthesegase (links) und molarer Anteil an C2H4 ohne
Leerrohr-Versuch (rechts).

Die Bildung von Methan kann bei allen Katalysatoren ab einer Temperatur von 750 °C
fast nahezu vollstandig unterbunden werden. Unter diesem Temperaturniveau kann
bei den Katalysatoren 1 und 6 der héchste Anteil an Methan im Synthesegas nachge-
wiesen werden. Dieser belauft sich bei 500 °C auf ca. 13 mol%. Wéhrend bei allen
Katalysatoren der Methangehalt mit zunehmender Betriebstemperatur sinkt, kann ein

deutlicher Anstieg im Leerrohr beobachtet werden (Abbildung 78).
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Abbildung 78: Molarer Anteil an CH4 im produzierten Synthesegase (links) und molarer Anteil an C2He (rechts).
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In Bezug auf die Bildung von Ethan kann fir die Katalysatoren 1 und 6 der geringste
Anteil kleiner 0,2 mol% Uber den gesamten Temperaturbereich festgestellt werden.
Signifikant zeigt sich die deutlich erhdhte Ethan-Konzentration bei den Katalysatoren
des Herstellers B zwischen 550 °C und 650 °C (Abbildung 78).

Auf Basis der genannten Vorrausetzung eignet sich der Katalysator 1 des Herstellers
A am besten fur einen kommerziellen Einsatz. Weitere Alternativen bieten die Kataly-

satoren 2 und 6 der Hersteller A und D.
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Abbildung 79: Temperaturunterschiede Uber die gesamte Versuchsdauer bei 750 °C in der Katalysatormitte am
Eingang (links) und am Ausgang (rechts).

Die Profile der Temperaturunterschiede an der Katalysatoroberflache (Abbildung 79)
zeigen das Eintreten der endothermen Reaktion in Verbindung mit einem lokalen Tem-
peraturabfall und der darauffolgenden Nachregelung der Betriebstemperatur bei einer
Reformierungstemperatur von 750 °C. Eine vergro3erte Darstellung des Temperatur-
abfalls zeigt in Abbildung 80 am Katalysatoreingang bei den Katalysatoren 2 und 5 die

grofdten Temperaturgradienten von bis zu 50 °C.
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Abbildung 80: Temperaturunterschiede fur das Eintreten der endothermen Reaktion bei 750 °C in der Katalysator-
mitte am Eingang (links) und am Ausgang (rechts).
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Die geringste Abkuhlung wurde an den Katalysatoren 3, 4 und 6 mit einem Tempera-
turabfall von ca. 20 °C nachgewiesen. Der geringe Temperaturabfall Iasst sich auf die
Struktur der Katalysatoren zurtickfuhren. Diese bestehen im Fall der Katalysatoren 3
und 4 aus einem Metallgitter oder besitzen wie Katalysator 6 ein gerolltes Metallband
uber einer beschichteten Metallfolie. In beiden Fallen sorgt die Metallstruktur fur einen
besser Warmeleitfahigkeit als die Keramikstruktur der Katalysatoren 1, 2 und 5. Aus
diesem Grund kann der Warmeeintrag aufgrund der endothermen Reaktion besser
ausgeglichen werden und es kommt zu einer wesentlich geringeren Abkihlung an der

Katalysatoroberflache.

Fur die Beurteilung der thermischen Belastung der Katalysatoren sind die zeitliche
Verzdgerung zwischen Katalysatoreingang und -ausgang und die absolute Tempera-
turdifferenz innerhalb der ersten vier Minuten relevant. Konnen die durch die en-
dotherme Reaktion aufgetreten Temperaturunterschiede und die damit verbunden
thermischen Spannungen im Geflige des Katalysators nicht ausgeglichen werden,
kommt es zu einer mechanischen Zerstérung der Katalysatorstruktur. Besonders stark
zeigte sich dieser Effekt bei den Katalysatoren 1 und 2 des Herstellers A
(Abbildung 81).

abgebrochene Katalysatorteile zerbrochene Wabenreihen

Abbildung 81: Beschadigte Katalysatoren des Herstellers A: Katalysator 2 (links) und
Katalysator 1 (rechts).
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4 Zusammenfassung

Zur Charakterisierung von sechs kommerziellen Katalysatoren fir die Ethanol-Refor-
mierung wurde der Ethanol-Umsatz, der Feed zu Gas Umsatz, die Selektivitat der re-
levanten Produktgase sowie die Synthesegaszusammensetzung bestimmt. Um Uber
thermische Spannungen durch die endotherme Reformierung und die daraus resultie-
rende mechanische Zerstérung der Katalysatoren urteilen zu kénnen, wurden diese
uber Thermoelemente tUberwacht und Temperaturprofile an je drei Messpunkten am
Katalysatoreingang bzw. -ausgang ermittelt.

Tabelle 18: Zusammenfassung der wichtigsten Ergebnisse des Katalysator-Screenings bei einem S/E von 4,0
und einem ATwax bei 750 °C.

Katalysator GHSV ATmax  Temp XEtoH CO/CO, XHo XCHa XCoHa
[-] (h7] [°C] [°C] (%] [-] [mol%] [mol%]  [mol%]
500 5,66 1,03 41,48 2,08 47,19
Leerrohr - 2,68
750 98,20 16,86 38,37 11,94 23,22
500 99,53 0,65 58,92 12,34 0,33
Kat. 1 2400 42,46
750 100,00 1,74 71,08 0,00 0,00
500 93,99 2,08 59,31 6,09 7,54
Kat. 2 2500 50,99
750 100,00 1,62 71,01 0,00 0,00
500 27,75 4,17 53,79 7,87 21,07
Kat. 3 5000 23,23
750 99,98 1,48 71,09 0,27 0,00
500 23,19 2,14 46,91 3,7 38,16
Kat. 4 5100 24,63
750 100,00 1,37 70,11 1,40 0,00
500 30,77 5,35 57,22 9,27 7,76
Kat. 5 2500 43,24
750 99,87 1,55 70,15 0,74 0,00
500 75,31 0,64 59,34 12,80 0,98
Kat. 6 3000 17,55
750 100,00 1,44 70,47 0,58 0,07

Tabelle 18 zeigt dabei die Zusammenfassung der wichtigsten Ergebnisse des Kataly-
sator-Screenings. Es wurde nachgewiesen, dass mit allen Katalysatoren ab der Be-
triebs-temperatur von 750 °C ein nahezu vollstandiger Ethanol-Umsatz bei einem S/E
(steam to ethanol ratio) von 4,0 erreicht wird. Die Analyse des Synthesegases zeigt
bei der Betriebstemperatur von 750 °C bei keinem Katalysator relevante Konzentrati-
onen an Ethen (CzHa4) und nur geringe Mengen an Methan (CH4 < 2 mol%). Bei einer
Niedertemperatur-Reformierung von 500 °C kommt es bei nahezu alle Katalysatoren
zur Bildung von Kohlenwasserstoffen und zur Reduktion des Umsatzes von Ethanol.

Bei dieser Betriebstemperatur kénnen nur die Katalysatoren 1 und 6 ein adaquates
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Ergebnis hinsichtlich der Synthesegasbelastung mit Kohlenwasser-stoffen liefern. Zu-
dem erreicht nur der Katalysator 1 bei einer Betriebstemperatur von 500 °C einen Um-
satz von 99,53%. Aufgrund der starken Temperaturgradienten wahrend der Reformie-
rung an der Katalysatoroberflache (bis zu 50 °C) kommt es zur starken thermischen

Belastung der Tragerstruktur.

Durch eine Reproduzierbarkeitsanalyse wurde die Verlasslichkeit der generierten Er-
gebnisse validiert. Sowohl der ermittelte Ethanol-Umsatz als auch die Synthesegaszu-
sammensetzung wurden in zwei voneinander unabhéngigen Versuchsserien mit ge-
ringen Abweichungen reproduziert. Die auftretenden Abweichungen konnten in der
Bestimmung der Massenbilanz bezlglich ein- und austretender Massenstrome

(Feed/Gas-Umsatz) zugeordnet werden.

In den ersten Versuchsserien wurde der Einfluss der beiden Inertmaterialien Alumini-
umoxid (Al203) und Siliziumoxid (SiO2) untersucht. Es konnte die Reaktionsteilnahme
und die Verschlechterung der Reformierung durch das Aluminiumoxid nachgewiesen
werden. Die Hauptursache ist die katalytische Aktivitat des Al2O3, welche zu einer ver-

starkten Ablagerung des Kohlenstoffs an dessen Oberflache fuhrt.

Die Variation des S/E-Verhaltnisses zeigte eine geringe Beeinflussung des Ethanol-
Umsatzes und des Methan-Anteils im Synthesegas. Eine verstarkte Bildung von Ethen
und Ethan konnte bei einem sinkenden Dampfanteil bei niedrigen Reformierungstem-
peraturen beobachtet werden. Ab einer Temperatur von 800 °C wurden nahezu idente

Synthesegaszusammensetzungen und Umsétze nachgewiesen.

Der Einfluss der Raumgeschwindigkeit (GHSV) zeigte sich bei Variation der Verweil-
zeit am Katalysator. Es wurde eine Verminderung des Ethanol-Umsatzes mit zuneh-
mendem GHSYV bis zu einer Temperatur von 750 °C nachgewiesen. Zusétzlich stieg
mit zunehmendem GHSYV der Anteil der Kohlenwasserstoffe im Synthesegas und im
Temperaturbereich von 750 °C und 850 °C bildete sich verstarkt Methan.

Die Vergr6Rerung der Katalysatoroberflache fihrte zur generellen Verbesserung der
wesentlichen Parameter der Reformierung, wie zum Beispiel dem Anstieg des Etha-

nol-Umsatzes und der Katalysatoraktivitat.



5 Anhang 85

5 Anhang

5.1 Literaturverzeichnis

[1]

[2]

[3]

[4]

[5]

[6]

[7]

[8]

[9]

OECD/IEA 2015 World Energy Outlook, IEA Publishing, Licence:
www.iea.org/t&c, 2014.

M. Thaler, ,Kontaktmassenentwicklung fir den Metall-Dampf-Prozess zur
Erzeugung,” pp. 1-25, 2009.

Mihaela Pacesila, S. G. Burcea, S. E. Colesca, ,Analysis of renewable energies
in European Union,“ Renewable and Sustainable Energy Reviews, pp. 156-170,
11 Dezember 2015.

M. Balat, ,Potential importance of hydrogen as a future solution to
environmental and transportation problems,” international journal of hydrogen
energy 33, pp. 4013-4029, 8 August 2008.

S. Sharma, S. K. Ghoshal, ,Hydrogen the future transportation fuel: From
production to applications,” Renewable and Sustainable Energy Reviews 43,
pp. 1151-1158, 18 Dezember 2015.

N. Armaroli ,V. Balzani, ,The Hydrogen Issue,“ ChemSusChem, pp. 21-36,
2011.

l. Dincer, C. Acar, ,Review and evaluation of hydrogen production methods for
better sustainability,” international journal of hydrogen energy 40, pp. 11094-
1111, 8 Janner 2015.

R. Chaubey, S. Sahu, O. O. James, S. Maity, ,A review on development of
industrial processes and emerging techniques for production of hydrogen from
renewable and sustainable sources,“ Renewable and Sustainable Energy
Reviews 23, pp. 443-462, 9 April 2013.

A. Haryanto, S. Fernando, N. Murali and S. Adhikari, ,Current Status of
Hydrogen Production Techniques by Steam Reforming of Ethanol: A
Review,“ Energy & Fuels, pp. 2098-2106, 21 Juni 2005.

[10] A. Ursua, L. M. Gandia, P. Sanchis, ,Hydrogen Production From Water

Electrolysis: Current Status and Future Trends,“ Proceedings of the IEEE 100,
pp. 410-426, Februar 2012.

[11] R. Bhandari, C. A. Trudewind, P. Zapp, ,Life cycle assessment of hydrogen

production via electrolysis - a review,“ Journal of Cleaner Production 85, pp.
151-163, 15 August 2013.

[12] E. Shoko, B. McLellan, A.L. Dicks, J.C. Diniz da Costa, ,Hydrogen from coal:

Production and utilisation technologies,” International Journal of Coal Geology
65, pp. 213-222, 8 August 2005.



5 Anhang 86

[13] G. Rabenstein, V. Hacker, ,Hydrogen for fuel cells from ethanol by steam-
reforming, partial-oxidation and combined auto-thermal reforming: A
thermodynamic analysis,” Journal of Power Sources, pp. 1293-1304, 15 August
2008.

[14] P. D. Vaidya, A. E. Rodrigues, ,Insight into steam reforming of ethanol to
produce hydrogen for fuel cells,“ Chemical Engineering Journal 117, pp. 39-49,
9 Dezember 2005.

[15] J.L. Contreras, J. Salmones, J.A. Colin-Luna, L. Nuno, B. Quintana, I. Cordova,
B. Zeifert, C. Tapia, G.A. Fuentes, ,Catalysts for H2 production using the
ethanol steam reforming (a review),” International journal o f hydrogen energy
39, pp. 18835-18853, 12 September 2014.

[16] J.P. Breen, R. Burch, H.M. Coleman, ,Metal-catalysed steam reforming of
ethanol in the production of hydrogen for fuel cell applications,“ Applied
Catalysis B: Environmental 39, pp. 65-74, 31 Marz 2002.

[17] T. Hou, S. Zhang, Y. Chen, D. Wang, W. Cai, ,Hydrogen production from
ethanol reforming: Catalysts and reaction mechanism,“ Renewable and
Sustainable Energy Review, pp. 132-148, 3 Janner 2015.

[18] J. Larminie, A. Dicks, ,Fuelling Fuel Cells,” in Fuel Cell Systems Explained,
West Sussex (England), John Willey & Sons Ltd., 2003, pp. 229-305.

[19] P. Li, Z. Wang, Z. Qiao, Y. Liu, X. Cao, W. Li, ,Recent developments in
membranes for efficient hydrogen purification,* Journal of Membrane Science
495, pp. 130-168, 14 August 2015.

[20] X. Y. Chen, L. X. Wei, F. S. Yang, Z. X. Zhang, ,/A review on the metal hydride
based hydrogen purification and separation technology,“ Applied Mechanics
and Materials 448-453, pp. 3027-3036, 22 September 2014.

[21] S. McIntosh, R. J. Gorte, ,Direct Hydrocarbon Solid Oxide Fuel Cells,“ Chemical
Review 104, pp. 4845-4865, 2004.

[22] J. Larminie, A. Dicks, ,The Solid Oxide Fuel Cell,“ in Fuel Cell Systems
Explained, West Sussex (England), John Wiley & Sons Ltd., 2003, pp. 207-225.

[23] F.A. Al-Sulaiman, I. Dincer, F. Hamdullahpur, ,Energy analysis of a trigeneration
plant based on solid oxide fuel cell and organic Rankine cycle,” Int. Journal
Hydrogen Energy 35, pp. 5104-5113, 2010.

[24] S. P. Jiang, ,Challenges in the development of reversible solid oxide cell
technologies: a mini review,“ ASIA-PACIFIC JOURNAL OF CHEMICAL
ENGINEERING 11, pp. 386-391, 18 Februar 2016.

[25] S. C. Singhal, ,Review Solid oxide fuel cells for stationary, mobile, and military
applications,” Solid State lonics 152-153, pp. 405-410, 22 Janner 2002.

[26] E. Kraleva, S. Goicoechea, H. Ehrich, ,Syngas production by catalytic reforming
of renewables for power generation in solid oxide fuel cells,” Catalysis Science
& Technology 6, pp. 4159-4167, 19 Janner 2016.



5 Anhang 87

[27] P. Tippawan, S.i Assabumrungrat, A. Arpornwichanop, ,Theoretical Study on
the Ethanol-Fueled SOFC System Integrated with Dehumidifier,“ CHEMICAL
ENGINEERING TRANSACTIONS 39, pp. 1465-1470, 2014.

[28] V. Liso, G. Cinti, M. P. Nielsen, U. Desideri, ,Solid oxide fuel cell performance
comparison fueled by methane, MeOH, EtOH and gasoline surrogate
C8H18,“ Applied Thermal Engineering 99, pp. 1101-1109, 12 Februar 2016.

[29] D. Borello, A. Di Carlo, C. Boigues-Munoz, S. J. McPhail, G. Cinti, D. Penchini,
»1he influence of bio-syngas composition on the derating of solid oxide fuel
cells,“ Energy Procedia 61, pp. 1099 - 1102, 2014.

[30] E. Heitz, ,Korrosion und Korrosionsschutz in Systemen mit neuen
Energietragern und Brennstoffen,“ Chemie Ingenieur Technik, pp. 357-363,
1986.

[31] Polytec PT, ,Datenblatt Resbond 940HE,“ Waldbronn (Deutschland), 2008.

[32] D. L. Gavin (Johnson Matthey Technology), ,Safety Data Sheet Catalyst
monoliths R43 and R43,“ Reading England, 2011.

[33] Hersteller A, ,Hersteller A HIFUEL,“ Reading (England).

[34] Hersteller B, ,Material safety data sheet (MSDS) -SREF,“ Lund (Schweden),
2014.

[35] Hersteller B, ,Manufacture specification,“ Lund (Schweden), 2015.

[36] Hersteller C Technologies, LLC, ,MATERIAL SAFETY DATA Rh/Ce02-ZrO2
Ethanol Catalyst,“ Rochester (USA), 2016.

[37] N. Yaghobi, , The role of gas hourly space velocity and feed composition for
catalytic oxidative coupling of methane: Experimental study,“ Journal of King
Saud University — Engineering Sciences, Bd. 25, pp. 1-10, 17 August 2013.

[38] S.A. Sherif, D. Yogi Goswami, E.K. (Lee) Stefanakos, A. Steinfeld, ,Quantifying
Reactor Performance and Parameters,” in Handbook of Hydrogen Energy, CRC
Press, 2014, pp. 28-32.

[39] Linde Gas GmbH, Analysezertifikat nach DIN EN I1SO 6141, Stadl-Paura
(Osterreich), 2016.

[40] Air Liquide, Analysezertifikat nach DIN EN ISO 6141, 2016.
[41] Sigma-Aldrich Co. LLC, ,Sicherheitsdatenblatt Acetaldehyd,“ 2016.

[42] E. MUller-Erlwein, ,Umsatzgrad, Ausbeute, Selektivitat,“ in Chemische
Reaktionstechnik, Wiesbaden (Deutschland), Springer Spektrum, 2015, pp. 33-
37.

[43] VDI-Gesellschaft Verfahrenstechnik und Chemieingenieurwesen, ,Warme und
verschiedene Arten der Warmeubertragung,“ in VDI-Warmeatlas, 11. Auflage,
Dusseldorf, Springer Vieweg, 2006, pp. 19-23.

[44] G. Emig, E. Klemm, ,Thermodynamik chemischer Reaktionen,“ in Technische
Chemie, Einfuhrung in die Chemische Reationstechnik, Heidelberg
(Deutschland), Springer, 2005, pp. 107-125.



5 Anhang 88

[45] A.F. Holleman, N. Wibegr, ,Kohlenstoffmonoxid,“ in Lehrbuch der
Anorganischen Chemie, Berlin, Walter de Gruyter, 2007, pp. 896-900.

[46] E. MUller-Erlwein, ,Berechnung chemischer Gleichgewichte,” in Chemische
Reaktionstechnik, Wiesbaden (Deutschland), Springer Spektrum, 2015, pp. 37-
42.

[47] A. Hedayati, O. Le Corre, B. Lacarriére, J. Llorca, ,Experimental and exergy
evaluation of ethanol catalytic steamreforming in a membrane
reactor,” Catalysis Today, pp. 68-78, 12 Februar 2016.

[48] A. Bshish, Z. Yaakob, B. Narayanan, R. Ramakrishnan, A. Ebshish, ,Steam-
reforming of ethanol for hydrogen production,” Versita Chemical Papers, pp.
251-266, 20 Oktober 2010.

[49] J. Vicente, A. Remiro, A. Atutaxa, E. Epelde, A. Gayubo, J. Erena, ,Hydrogen
Production By Steam Reforming Of Ethanol Over Ni/SiO2 Catalysts,“ Chemical
Engineering Transactions, pp. 61-66, 2009.

[50] L. Coronela, J.F. Muneraa, A.M. Tarditi, M.S. Morenob, L.M. Cornagliaa,
.Hydrogen
productionbyethanolsteamreformingoverRh,“ AppliedCatalysisB:Environmental,
pp. 254-266, 27 Mai 2014.

[51] L. V. Mattos, G. Jacobs, B. H. Davis and F. B. Noronha, ,Production of
Hydrogen from Ethanol: Review of Reaction Mechanism and Catalyst
Deactivation,” American Chemical Society Chemical Reviews, pp. 4094-4123,
23 Mai 2012.



5 Anhang 89

5.2 Abbildungsverzeichnis

Abbildung 1: Bedarf an elektrischer Energie aufgeschlisselt auf die primaren
Energietrager (links); CO2 Emissionen der sechs priméren

Wirtschaftssektoren (reChts) [1]. ........uuueeummmmmmmmmiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeees 1
Abbildung 2: Hauptbereiche fir die Verwendung von Wasserstoff (links); primare
Quellen fur die Wasserstoffproduktion weltweit (rechts) [6]................... 2

Abbildung 3: Mdgliche Arten der Prozessfuihrung wahrend der Reformierung [13].... 5
Abbildung 4: Schematisch dargestelltes Reaktionsnetzwerk der Ethanol-

Dampfreformierung [L7]. ... 7
Abbildung 5: Schematische Darstellung des Versuchsaufbaus zur Ethanol-

Dampfreformierung und Katalysator-Charakterisierung. ...................... 12
Abbildung 6: Reaktor mit Keramikrohr im Klapprohrofen..............ccccoo, 13
Abbildung 7: Darstellung des Reaktors im Vollschnitt (links); gesamte

Baugruppendarstellung (rechts). ..., 14
Abbildung 8: Einfihren einer Katalysatorhiilse in den Reaktor..............cccccvvvveeeeennn. 14

Abbildung 9: Katalysator des Herstellers B verklebt in einer Hiilse vor dem Einsatz im
Reaktor (links); Anschlussflansch des Reaktors im Klapprohrofen mit
Gaszuleitung und vier Rohrleitungen fur Temperaturelemente zur

Temperaturiiberwachung (rechts). ..., 15
Abbildung 10: Thermoelemente zur Erstellung des Temperaturprofils am Katalysator
Reaktoreingang (links) und Reaktorausgang (rechts). ...........cccccvvvveen. 16
Abbildung 11: Hersteller A Katalysator 1 (links), Oberflache Katalysator 1 (Mitte) und
Katalysator 2 (FeChtS). ......oovviiiiii e e 21
Abbildung 12: Hersteller B Katalysator 3 (links), Katalysator 3-Stapel mit 10 mm
(Mitte) und Katalysator 4 (reChtS). ........uceieieeiiiiiecee e 22
Abbildung 13: Hersteller C Katalysator 5 (links), Oberflache (Mitte) und in Hulse
VErbaut (FECHLS). e 23
Abbildung 14: Hersteller D Katalysator 6 (links), Oberflache (Mitte) und in Hilse
VErbaut (FECHILS). .oieieiiiii e 23

Abbildung 15: Temperaturprofil mit charakteristischen Zonen am Beispiel des
Katalysators 1 bei einem Ethanol-Anteil von 55 vol.% (S/E = 2,7) im
Feed und einer Betriebstemperatur von 700 °C. ........ccccoevveeeeeveveiiinnnnnn. 31

Abbildung 16: Ethanol-Umsatz im Leerrohr in Abhangigkeit von der
Betriebstemperatur des Reaktors (links); Zusammensetzung des
Synthesegases bei der jeweiligen Reformierungstemperaturen im

Leerronr (reChES).....cooe e, 32
Abbildung 17: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) im Leerrohr (S/E =4,0)......cccceiiiiiiiiiiiiiiinnnnnn. 33

Abbildung 18: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C im Leerrohr (S/E = 4,0).34

Abbildung 19: Ethanol-Umsatz am Katalysator 1 mit Al2O3 als Inertmaterial (links);
Zusammensetzung des Synthesegases lber die
Reformierungstemperaturen am Katalysator 1 mit Al2Os als
Inertmaterial (FECNTS). ........uuuiiiiiiiiiiiii e 36

Abbildung 20: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 1 mit Al2O3 als Inertmaterial
(STE = 4,0). e 36


file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728466
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728466
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728466
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728467
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728467
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728468
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728469
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728469
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728470
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728470
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728471
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728472
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728472
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728473
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728474
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728474
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728474
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728474
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728475
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728475
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728476
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728476
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728477
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728477
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728478
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728478
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728479
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728479
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728480
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728480
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728480
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728481
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728481
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728481
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728481
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728482
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728482
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728483
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728483
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728484
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728484
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728484
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728484
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728485
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728485
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728485

5 Anhang 90

Abbildung 21: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 1 mit
Al203 als Inertmaterial (S/E = 4,0). ..ooovvveiiiiiiieee e 37

Abbildung 22: Ethanol-Umsatz am Katalysator 1 mit SiO2 als Inertmaterial (links);
Zusammensetzung des Synthesegases uber die
Reformierungstemperaturen am Katalysator 1 mit SiO2 als Inertmaterial
(=203 0155 TP 38

Abbildung 23: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 1 mit SiO2 als Inertmaterial
(STE = 4,0). oo 39

Abbildung 24: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 1 mit SiO2
als Inertmaterial (S/E = 4,0)......ccuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeieeeeeeeeeeeeeeeeeee e 40

Abbildung 25: Ethanol-Umsatz am Katalysator 1 bei einem S/E von 2,7 (links);
Zusammensetzung des Synthesegases uber die

Reformierungstemperaturen am Katalysator 1 (rechts)..........ccccc......... 41
Abbildung 26: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 1 bei S/E von 2,7. ................. 42

Abbildung 27: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 1 bei
EINEIM S/E VON 2,7 . oottt e e 42

Abbildung 28: Ethanol-Umsatz am Katalysator 1 bei einem S/E von 2,2 (links);
Zusammensetzung des Synthesegases uber die
Reformierungstemperaturen am Katalysator 1 (rechts)..........ccccc......... 43

Abbildung 29: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 1 bei einem S/E von 2,2. .....44

Abbildung 30: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 1 bei
EINEM S/E VON 2,2, .ot e e e e 44

Abbildung 31: Ethanol-Umsatz am Katalysator 2 bei einem S/E von 4,0 (links);
Zusammensetzung des Synthesegases uber die

Reformierungstemperaturen am Katalysator 2 (rechts)...........cc........... 45
Abbildung 32: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 2 bei einem S/E von 4,0. ...... 46

Abbildung 33: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 2 bei
€INEM S/E VON 4,0. ..ot e e e e 46
Abbildung 34: Ethanol-Umsatz am Katalysator 2 bei einem S/E von 2,7 (links),
Zusammensetzung des Synthesegases uber die
Reformierungstemperaturen am Katalysator 2 (rechts).............ccc.uun.... 48
Abbildung 35: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 2 bei einem S/E von 2,7. .....48
Abbildung 36: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 2 bei
EINEM STE VON 2,7 . oot e e e e 49
Abbildung 37: Ethanol-Umsatz am Katalysator 2 bei einem S/E von 2,2 (links);
Zusammensetzung des Synthesegases Uber die
Reformierungstemperaturen am Katalysator 2 (rechts)..........ccccvvveeen. 50
Abbildung 38: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 2 bei einem S/E von 2,2. .....51


file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728486
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728486
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728486
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728487
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728487
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728487
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728487
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728488
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728488
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728488
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728489
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728489
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728489
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728490
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728490
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728490
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728491
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728491
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728492
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728492
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728492
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728493
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728493
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728493
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728494
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728494
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728495
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728495
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728495
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728496
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728496
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728496
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728497
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728497
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728498
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728498
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728498
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728499
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728499
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728499
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728500
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728500
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728501
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728501
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728501
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728502
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728502
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728502
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728503
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728503

5 Anhang 91

Abbildung 39: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 2 bei
EINEIM S/E VON 2,2, o oot e e 51
Abbildung 40: Ethanol-Umsatz am Katalysator 3 (links); Zusammensetzung des
Synthesegases uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 3
(=203 055 TP 52
Abbildung 41: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 3. ..........ccccccceeeiiii e eeeeeviiinnnn, 53
Abbildung 42: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 3. ......... 53
Abbildung 43: Ethanol-Umsatz am Katalysator 4 (links); Zusammensetzung des
Synthesegases Uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 4
(FECNTS). e 54
Abbildung 44: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 4. ..........ccooeveeiniieeeiieeeiiinnnnnn. 55
Abbildung 45: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 4. ......... 55
Abbildung 46: Ethanol-Umsatz am Katalysator 5 (links); Zusammensetzung des
Synthesegases uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 5

(=203 4155 TP 56
Abbildung 47: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 5. ..........ccccccceeeeiiiecieieeeiiinnnnn, 57
Abbildung 48: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) Uber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 5. ......... 57
Abbildung 49: Ungleichm&Rige Warmeverteilung am Reaktor bei der Versuchsserie
des Katalysators 5 am Ende der Messreihe. ........cccooeeeeeeiviiviiiiceneeeenn, 58

Abbildung 50: Ethanol-Umsatz am Katalysator 6 (links); Zusammensetzung des
Synthesegases Uber die Reformierungstemperaturen am Katalysator 6
(FECNTS). e 59
Abbildung 51: Selektivitat der verwendbaren Synthesegase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 6. ..........cccccceeiiveeeeeeeeeiiinnnnnn. 60
Abbildung 52: Charakteristisches Temperaturprofil (links) und Temperaturdifferenz
(rechts) tUber die Versuchszeit bei T = 750 °C am Katalysator 6. ......... 60
Abbildung 53: Vergleich des Ethanol-Umsatzes zwischen Al203 und SiO: als
Inertmaterial (links); Selektivitat der verwendbaren Produktgase

(=103 4155 TP 61
Abbildung 54: Synthesegaszusammensetzung fur die Inertmaterialien Al2Os und
SiOz; Hz, CO, COz2 (links) und Kohlenwasserstoffe (rechts). ................ 62

Abbildung 55: CO/CO2-Verhéltnis (links) und umgesetzte Menge an Feed (rechts) am
Katalysator 1 mit dem Vergleich zwischen Al203 und SiO2 als
1T g = 1= = | RRRRPR 63
Abbildung 56: Inertmaterial nach der Reformierung Al203 (links) und SiO2 (rechts)..63
Abbildung 57: Vergleich der Ethanol-Umsatze aus der Reproduzierbarkeitsanalyse
fur die Versuchsserien 1 und 2 am Katalysator 3 tiber den gesamten
Temperaturbereich (links); Selektivitat der verwendbaren Produktgase
(=T 1155 TSR 64
Abbildung 58: Synthesegaszusammensetzung fur Versuchsserie 1 und 2 Hz, CO,
CO2 (links) und Kohlenwasserstoffe (rechts). .........cccoooviiiiiiiiiiiiinnnnnn. 65


file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728504
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728504
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728504
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728505
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728505
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728505
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728506
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728506
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728507
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728507
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728508
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728508
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728508
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728509
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728509
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728510
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728510
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728511
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728511
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728511
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728512
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728512
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728513
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728513
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728514
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728514
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728515
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728515
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728515
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728516
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728516
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728517
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728517
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728518
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728518
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728518
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728519
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728519
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728520
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728520
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728520
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728521
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728522
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728522
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728522
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728522
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728523
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728523

5 Anhang 92

Abbildung 59: Vergleich der Temperaturprofile aus der Reproduzierbarkeitsanalyse
fur die Versuchsserien 1 und 2 am Katalysator 3 fur eine
Betriebstemperatur von 750 °C am Katalysatoreingang (links) und am
Katalysatorausgang (reChts)...........ccoovviiiiiiiiii e, 66

Abbildung 60: Molares CO/CO2-Verhéltnis (links) und umgesetzte Menge an Feed
(rechts) am Katalysator 3 mit dem Vergleich zwischen Versuchsserie 1
UNA VEISUCNSSEIIE 2. ..ttt 66

Abbildung 61: Vergleich des Ethanol-Umsatzes zwischen den unterschiedlichen
molaren Verhéltnissen der Feed-Zusammensetzung (links); Selektivitat
der verwendbaren Produktgase (rechts). .........ccccceeeiiiiieiiiiiiiccieeeeee, 67

Abbildung 62: Synthesegaszusammensetzung fur unterschiedliche molare
Verhéaltnissen der Feed-Zusammensetzung Hz, CO, CO: (links) und
Kohlenwasserstoffe (reChtS). .......oooveeeieeieeee 69

Abbildung 63: Molares CO/CO2 Verhaltnis (links) und umgesetzte Menge an Feed
(rechts) am Katalysator 1 fir unterschiedliche molare Verhaltnissen der
Feed-ZusammeNSEtZUNG..........ooieeeeeiieeeeie e 69

Abbildung 64: Vergleich der Temperaturprofile flr unterschiedliche molare
Verhaltnissen der Feed-Zusammensetzung bei einer
Betriebstemperatur von 750 °C am Katalysatoreingang (links); am
Katalysatorausgang (reChts)...........ccoovvriiiiiiiiii e, 70

Abbildung 65: Zerstorter Katalysator 1 nach der letzten Reformierung (links);
Verformung und Verschiebung des Katalysators 1 im Vergleich mit

einem neu eingeklebten Katalysator 2 (rechts). .......ccccccovvviiiiiiiiinennnn. 70
Abbildung 66: Temperaturgradient in der Katalysatormitte bei verschiedenen S/E
Verhaltnissen am Eingang (links) und am Ausgang (rechts). ............... 71

Abbildung 67: Vergleich des Ethanol-Umsatzes zwischen den unterschiedlichen
Raumgeschwindigkeiten Gber den gesamten Temperaturbereich (links);

zwischen 750 °C und 850 °C (rechts).........ccoovviiiiiiiiiiieeieeeecee e, 72
Abbildung 68: Synthesegaszusammensetzung fur GHSV = 10100, 5100 und 2600
H2, CO, CO:2 (links); Kohlenwasserstoffe (rechts)..........ccccceeeeeeinnnnn. 73

Abbildung 69: Selektivitat der verwendbaren Produktgase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 3 fur GHSV = 10100, 5100 und
2600, .. 74
Abbildung 70: Vergleich der Temperaturprofile fur GHSV = 10100, 5100 und 2600 bei
einer Betriebstemperatur von 750 °C am Katalysatoreingang (links) und
am Katalysatorausgang (reChtS).........cceeeiiieeiiiiiiiiiiiie e 74
Abbildung 71: Vergleich des Ethanol-Umsatzes zwischen den Katalysatoren 3 (Mesh
12) und 4 (Mesh 20) des Herstellers B tiber den gesamten
Temperaturbereich (links); Detaillierter Ausschnitt zwischen 650 °C und
850 °C (FECNLS). 1evuiiieiiiii e e 76
Abbildung 72: Vergleich der Synthesegaszusammensetzung zwischen den
Katalysatoren 3 (Mesh 12) und 4 (Mesh 20) des Herstellers B Hz, CO
und CO:z2 (links) und Kohlenwasserstoffe (rechts). .......cccccccvvvvviiiinnnnnn. 77
Abbildung 73: Selektivitat der verwendbaren Produktgase (links) und umgesetzte
Menge an Feed (rechts) am Katalysator 3 (Mesh 12) und 4 (Mesh 20).

............................................................................................................. 77
Abbildung 74: Vergleich der getesteten Katalysatoren Ethanol-Umsatz (links) und

Feed zu Gas-Umsatz (reChtsS). ......coooiiiiiiiiiiiieeeeeeeee e 78
Abbildung 75: Selektivitat der verwendbaren Produktgase .........ccccccceevvvvviiiiiinneeenn, 79

Abbildung 76: Molarer Anteil an Hz im produzierten Synthesegase (links), molarer
Anteil an Hz ohne Leerrohr Versuch (rechts). .........cccccvvviiiiiiiiiiiiininnnnns 79


file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728524
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728524
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728524
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728524
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728525
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728525
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728525
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728526
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728526
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728526
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728527
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728527
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728527
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728528
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728528
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728528
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728529
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728529
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728529
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728529
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728530
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728530
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728530
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728531
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728531
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728532
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728532
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728532
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728533
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728533
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728534
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728534
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728534
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728535
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728535
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728535
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728536
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728536
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728536
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728536
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728537
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728537
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728537
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728538
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728538
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728538
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728539
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728539
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728540
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728541
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728541

5 Anhang 93

Abbildung 77: Molarer Anteil an C2H4 im produzierten Synthesegase (links) und

molarer Anteil an C2H4 ohne Leerrohr-Versuch (rechts).........cccccceee.... 80
Abbildung 78: Molarer Anteil an CH4 im produzierten Synthesegase (links) und
molarer Anteil an C2Hs (reChts). ..o, 80

Abbildung 79: Temperaturunterschiede lUber die gesamte Versuchsdauer bei 750 °C
in der Katalysatormitte am Eingang (links) und am Ausgang (rechts). .81

Abbildung 80: Temperaturunterschiede fir das Eintreten der endothermen Reaktion
bei 750 °C in der Katalysatormitte am Eingang (links) und am Ausgang
(=203 0155 TP 81

Abbildung 81: Beschadigte Katalysatoren des Herstellers A: Katalysator 2 (links) und
Katalysator 1 (FeCNtS). ...cooveviiiiiiie e 82


file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728542
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728542
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728543
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728543
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728544
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728544
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728545
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728545
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728545
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728546
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%204/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung.docx%23_Toc461728546

5 Anhang 94

5.3 Tabellenverzeichnis

Tabelle 1: SOFC Reaktionen in Abhangigkeit des zugefiihrten Brennstoffes A

(Anodenreaktion); K (Kathodenreaktion); OV (Gesamtreaktion)................ 9
Tabelle 2: Verwendete Gerdte und Maschinen...........cccoeeeeeiii, 17
Tabelle 3: Verwendete Mess-, Steuer- und Regeltechnik...............cccooei 18
Tabelle 4: Regressionsgeraden fir den Férderstrom der Pumpe bei
unterschiedlichen Ethanol-Anteilen im Feed...........cccvviiiiiiieeiceeiiiiinn, 18
Tabelle 5: Eingesetzte flissige Chemikalien. ............cccccceeiiii e, 19
Tabelle 6: Eingesetzte FeStSIOffe. ... 19
Tabelle 7: Eingesetzte und wahrend dem Prozess reformierte Produktgase. ........... 20
Tabelle 8: Abmessungen und Materialeigenschaften des Metallgitters der
Katalysatoren 3 UNd 4.........coooriiiiiiiie e 22
Tabelle 9: Berechnete Raumgeschwindigkeiten (GHSV) fur die eingesetzten
Betriebsparameter der verwendeten Katalysatoren.................ccceevvvvvnnnnn. 24
Tabelle 10: Fur Gasanalytik verwendete Gase [39], [40]. ..., 27
Tabelle 11: Fir quantitative Bestimmung der flissigen Komponenten im Reformat
verwendete Chemikalien. ..........oooouiiiiiiiii e 29

Tabelle 12: Komponentenanalyse des eingesetzten Feeds, des Reformats bei 500
°C und des Reformat bei 800 °C, bei der Reformierung am Katalysator 1
mit SiOz als Inertmaterial (S/E = 4,0). ..o, 39
Tabelle 13: Komponentenanalyse des eingesetzten Feeds, des Reformats bei der
Verwendung von Al203 und bei der Verwendung von SiO2, wahrend der
Reformierung am Katalysator 1 mit einer Betriebstemperatur von 650 °C
uNd einem S/E VON 4,0. .o 62
Tabelle 14: Komponentenanalyse des eingesetzten Feeds, des Reformats bei
Versuchsserie 1 und Versuchsserie 2, wahrend der Reformierung am
Katalysator 3 mit einer Betriebstemperatur von 550 °C und einem
SIEVON 4,0, e 65
Tabelle 15: Komponentenanalyse der Reformate bei einem S/E = 2,2; S/E = 2,7 und
S/E = 4,0 wahrend der Reformierung am Katalysator 1 mit einer

Betriebstemperatur vOn 550 °C. ..........uuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiii 68
Tabelle 16: GHSV und Verweilzeit fir die Untersuchungen zum Einfluss der
Raumgeschwindigkeit am Katalysator 3. .............ccccviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiees 72

Tabelle 17: Komponentenanalyse der Reformate bei einem GHSV = 2600, GHSV =
5100 und GHSV = 10100 wéahrend der Reformierung am Katalysator 3 mit
einer Betriebstemperatur von 550 °C.........ccooiiiiiiiiiiiii e 73

Tabelle 18: Zusammenfassung der wichtigsten Ergebnisse des Katalysator-
Screenings bei einem S/E von 4,0 und einem ATwmax bei 750 °C. ............. 83


file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213901
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213901
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213902
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213903
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213904
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213904
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213905
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213906
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213907
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213908
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213908
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213909
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213909
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213910
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213911
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213911
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213912
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213912
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213912
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213913
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213913
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213913
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213913
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213914
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213914
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213914
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213914
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213915
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213915
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213915
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213916
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213916
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213917
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213917
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213917
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213918
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%205/Masterarbeit_Maunz_EtOH_Dampfreformierung_mit_Tab.docx%23_Toc462213918

5 Anhang 95

5.4 Gleichungsverzeichnis

Gleichung (1): Kohlevergasung unter Zugabe von Wasserdampf .............ccccevvvvvvnnnnn. 4
Gleichung (2): Reformierung von Ethanol zu Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid... 6
Gleichung (3): Reformierung von Ethanol zu Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid....... 6
Gleichung (4): Wasserstoffabspaltung zu Acetaldehyd ............ccccvvviiiiiiii e, 6
Gleichung (5): Spaltung von Acetaldehyd zu Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid... 6
Gleichung (6): Spaltung von Acetaldehyd zu Methan und Kohlensoffmonoxid .......... 6
Gleichung (7): Spaltung von Ethanol zu Methan, Kohlenstoffmonoxid und
WaASSEISTOf ..o 6
Gleichung (8): Methan-Dampfreformierung ..........oooeeeeiiiiiiiie e 6
Gleichung (9): Wassergas- Shiftreaktion wahrend Ethanol-Dampfreformierung ........ 6
Gleichung (10): Kondensation von Acetaldehyd und Decarboxylierung ..................... 7
Gleichung (11): Dehydrierung von Ethanol zu Ethen...............ccccoviiieiii e, 7
Gleichung (12): Zerfall VON EtNEN ........uuiiiiiiiiiiiiiiiii e 7
Gleichung (13): Boudouard Reaktion ..............eiiieieiiiiiiiiee e 7
Gleichung (14): Methan CracCking .............uuuuuueuuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieieeeiee e 7
Gleichung (15): Pyrolyse des Methans..............coiiiiiciiiiiiiiccc e 10
Gleichung (16): Dampf-Reformierung von Methan ...............cccccuvviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiinins 11
Gleichung (17): Wassergas-Shiftreaktion in einer SOFC ............ccoovviiiiiiiieee e, 11
Gleichung (18): Berechnung der Raumgeschwindigkeit (GHSV) ..........cccccvvviiiiinnnns 24
Gleichung (19): Berechnung des Katalysatorvolumens (VKatalysator) ..................... 24
Gleichung (20): Berechnung der VerweilZeit T...........coovvvviiiiiiiii i 25
Gleichung (21): Dampf- Ethanolverhéltnis (Steam to Ethanol ratio) .......................... 25
Gleichung (22): Selektivitat der Produktgase...............uuuuemiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieiinenns 30
Gleichung (23): Berechnung der umgesetzten Menge Feed zu Gas................c.c...... 30
Gleichung (24): Berechnung des Ethanol-Umsatzes...........cccooovveeiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeens 30

5.5 Abkurzungsverzeichnis

sOFCc...... Fest-Oxid-Brennstoffzelle (Solid Oxide Fuel Cell)

PEM Protonenaustauschmembran (Proton Exchange Membran)
Yysz . Yttrium stabilisiertes Zirkonium (Yttria-stabilized zirconia)
GHSV.___ Raumgeschwindigkeit (Gas Hourly Space Velocity)

R&l Rohrleitung und Instrumental Schema

Xxko Rontgenbeugung (X-ray diffraction)

Ssem......__ Rasterelektronenmikroskop (scanning electron microscope)
T Verwellzeit

EtOH Ethanol

SE______ Dampf/Ethanol-Verhéltnis (Steam to ethanol ratio)

PLS Prozessleitsystem

Gsc____ Gaschromatograph

GCmMs Gaschromatograph-Massenspektrometer
FO. Flammenionisationsdetektor

wwo o Warmeleitfahigkeitsdetektor

X Umsatz einer Komponente

X molarer Anteil einer Komponente


file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451907
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451908
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451909
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451910
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451911
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451912
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451913
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451913
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451914
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451915
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451916
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451917
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451918
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451919
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451920
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451921
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451922
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451923
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451924
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451925
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451926
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451927
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451928
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451929
file://///tugraz/file/home/bmaunz/Diplomarbeit/11_final/Fassung%202/Masterarbeit_Maunz_EtOH-Reformierung_vers6.docx%23_Toc461451930

96

5.6 R&l Schema der Versuchsanlage

5 Anhang

L UoA | Usiies 91022028 wned
addnibsyaqly-zg miRysqg Bunisissedig — XIH1S2N PUBISSUINSIZA
WAWRRIMERDWS] e weyag Buebsny Bunpaucyyesy
zuanbayiciopy BunpsyeuBis pun -BNEIS <ems s miama e wmay=q Buebug Bunyspopmesy pun Bunyaseg-idweg
imessdwa] Bunpsyeubis pun -Eneg 1zaysq BunyspoEsuspuoy pun Bunpspdweg
ssnyyung BunpsyeuBis pun enelg - - - - - = @mayeg Bunpesesy —0m87 ———— iopesuapuoy abeep LINOD
. . . dwepapn, a8ee i oo
abeepp Bunpayeubis pun -BNAIE - - - = = = Bumsusssemyny =4
1o meld sesy: g Apesy
yorug Bunpaqeubis - —— - ———— Bunpapyouusgspy — M Mol SED: T ApESY
imessdws | Bunpseubly - — - - — - - — Bunyzpyondney —M— :BunBapg pog-51d
et ettt sl 1i
! ul T{NE
" (il
: " i
N Bumynyusgny snz Bumjynypdnen i

yErs0iny seyynyaByn | Evsodny eyynyatyn "

ca/ |\ oo/ it

BuefiumioEsuzpuan 1

Fqaud-pEad 1y
sheepy

Japdwepusn, il

D sdundpeluger _"
i 3 uoD) MDY pinb I
TEz5M UBH-E3g0L j flonucD Mo pinbry )
Eubjsu=beey

NS,
HOIS =ipyageiencn,

Inpeiadus)

1
|
1
1
1
1
1
1
1
1
1
! |
! I
1 |
Z pEiEsDEmDy HH weabiEsnuuny 1
1 Inessdus] nEEdwa] N |
1 LUEWIENEH \HJ, BUOT-ICIESAEIEY] UL JORE - LLLIOEY Bunynyuagny P Joiesuspuoy HH |
" )
\ f_\_ w S wioasuBas 1 |
; _\ " imduepEn o1 . . \ o 1 |
i ! L i i |
i HOY3 J=HEy=g=Bepap, g--i Y- T e e | : [Er— o !
| ssydwemag, smouspdwng _ - | _ ’ ,J_ tuEEcE !
1 JEsuwrELEnbaly @ | BueBemy Jorgesy # “
|
1
i f_, / i MINGET W |
. Buruznzsusg | T — v |
1 _____ BSLEPUIHE 3 JopyEsy d i LT |
1 _____ Pun JOWED L PUNJOWEQ SRS L weusdsyy |0 — T T T T T T - ————- A ZETSH ) "
1 i T —— Ieuisuabeen) " !
i sseiany szedig
i ' uuELEdsEy _H_ 1
! " JESUSpUDY "
i
| ! wpuEsis “ 1
| | I (negien Jojesuspucy wi) A 1
|
1 _ o Bumyz) asguiBew sBeepy LS, RSN "
- 3 [ de.Bogewoiyos
1 ; o sy i I0IESUSPUDY ﬂw_ Y UDsED) .
1 i 1 auug
i | | SEYEUBqESUSpUDY | | 1
I mng ! i ssedig L |
! BunBuossansesy P ping | I [‘l_, ey
! susBasney Lo i | D i
1 JESUBOUN
| ! 1 ! LUEUSSEITY BunBnesqy |
= | | JspEyosqesyeyBissnig oD sefigy E-
||||||||||||||||||| iy e / - J3|ORUOT MO SBG) i
! iy ey o '
‘o7H ssedig: g uo [ B entoulionlvutivulbvniipalivuionipniivuont sefioy 1
TOZHY MESY- G UD ! uueiEbam-£ |
iSSP ¢ UD w@peay , | [TTTTmTm T TTT T
“OFH 3 WESY +dWeQ'sES: g uD inessduEL a9
"STH PUSH + Hwed: T us usbunyaEEH sangung
OTH 58D L WD any 151B59-01d
:BunBaj=g
ssbisg-ald




5 Anhang

97

5.7 Pumpenkennlinien
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5.8 Kalibration micro GC Agilent
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Q@ IEWE mea|x ?
V_140904_He: CO @ 0.925
40,000
smp00. YEeEebxec
§ *: Amount
B0y rea
Japon. ¥ 0045594
: ;4016
32000 & 15833
~ Correlation: 1.00000

EREED Residual Std. Dev: 4287796
28,000 /
26,001
24,001 /
22,00
20,00 /
18,00
16,00 /
14,001
12,00
10,00
8,00
B,00
4,00
2,000

o

0000 10,000 20000 30,000 40000 50,000 B0.000 70000

600,000
570,000 -
540,000 -
510,000 -
430,000 -
450,000 -
420,000 -
390,000

V_140904_He: CO2 @ 0.251

y=mc+b

x Amourt
v Area

m B0353
b:

212681
Correlation: 039931

Residual Std. Dev.: 4732 44518

360,000

330,000

300,000

270,000

240,000

210,000

130,000

150,000

120,000

30,000

0,000

30,000

0
0.000 10000 20000 30000 40000 50000 60.000

WEWE e&|x|®

lam|UEWE =& x|2

V_140904_He: CH4 @ 0.82

90,000
y=adrhxte
% Amourt
sogon ¥ Ares
& -0.074579
b 10054
92338
70000 correlation: 0.99998
Residual Std. Dev. 23577920
60,000
Bl
40
|
20y
10y

[i]
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260,000

320000 C

V_140904_He: C2H2 @ 0.36

y=axdrhxte
*: Amount

. Area

a 04839
b 44562

10856

Correlation: 093397
Residual St Dev: 1062.39413
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0,000

0,000

40,000
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QB

WEWE |®& x|

Q@ LEWE |m& x| ¢

500,000

V_140904_He: C2H4 @ 0.26

480,000 -
450,000 -

440,000
%

420000 -
400,000 -
380,000 -
360,000
340,000 -
320,000

y=ac+hr+c

x Amourd

b 52216
o 61161

Carrelstion: 039333

Residual Std. Dev.: 684 76341

300,000

280,000
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240,000
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\V_140904_He: c2h6 @ 0.295

y=Ee b

% Amount

Area
& -1.3023

b 55554

593.03
Correlation; 0.9

9999
Residual Std. Dev.. 63718932
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lam|[lIEWE =& x| 2

laB WEWE |2& x| ?

440,000
420,000
400,000 -
380,000
360,000 -
340,000
320,000 -
300,000
280,000

y=mxth
% Amount

¥ Area

m 4888

b 54292
Correletion: 099354

Fesidual Std. Dev. 326614420

V_140904_He: H2 @ 0.462
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V_140904_He: N2 @0.7
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38,000
34,000
32,000
30,000
28,000
26,000

y=mx+b
x Amount

y: Area

m 424189

b 6336
Correlation: 0.99622

Residual Std. Dev: BE0.98673
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y=axirhx+c
% Amourt

v: Area

& 02M9

b 57459

o 18483
Correlation: 0.99991

Resicual Std. Dev.: 131 60803

V_140904_He: 02 @ 0.565
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5.9 Kalibration GC Shimadzu 2010 Plus

Wasser WLD

Menge [mg]

0 100000 200000 300000 400000 500000 600000 700000
Areal]
* Wasser WLD ——Wasser WLD Polynom 2. Grades

yH20 = A-x2 + B-x
y = amount

X = area

A =-7,86637-1014
B =4,60632-107
R?=0,970831174

Sduren FID

Menge (e

o 2000000

4000000 6000000 2000000

Area ]

10000000

——Essigsaure FID Polynom 2. Grades @ Essigsure FID

yacoH = A-X2 + B-X
y = amount

X = area

A =-1,00503-1016
B =2,57021-108
R2=0,994799196

Sonstige Produkte FID
0,25

02

0,15

Menge [me]

01

0,05

) 2000000 4000000 6000000

Area [-]

8000000 10000000

Acetaldehyd FID Polynom 2. Grades  # Acetaldehyd FID

Yacah = A-X2 + B-X
y = amount

X = area

A =1,69046-1016
B =1,5883-108
Rz = 0,99987405

03

Menge [mg]

800000 900000 1000000 0

5000000

—Methanel FID Polynom 2. Grades

ymeoH = A-X? + B-X
y = amount

X = area

A =3,2397-10%6
B =1,65733-108
Rz =0,999698018

Ethylacetat FID Polynom 2. Grades

0,2
E 0,1
g 0,1
[
Yetac = A-X2 + B-X
y = amount
X = area
A =-1,04974-10"Y
B =1,36522-108
Rz =0,99260162

Alkahole FID

10000000 15000000 20000000 25000000
Area [
Ethanol FID Polynom 2. Grades  # Methanol FID  # Ethanol FID
Yeon = A-X2 + B-X
y = amount
X = area
A =-7,29925-107
B =1,26475-108
R2=0,874031313
Acetate FID
10000000 15000000 20000000
Area |-

* Ethylacetat FID



