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Zusammenfassung

Die vorliegende Arbeit untersucht die autotherme Reformierung von Methanol als
Méglichkeit fir die Herstellung von Wasserstoff fir Polymerelektrolyt-
Brennstoffzellensysteme. Methanol hat als flissiger Energiespeicher im Gegensatz zu
Wasserstoff eine hohe volumenbezogene Energiedichte und bietet somit Vorteile beim
Einsatz in Fahrzeugen.

Die autotherme Reformierung von Methanol kann als Kombination der exothermen
partiellen Oxidation (mit Luft) und der endothermen Dampfreformierung (mit Wasser)
angesehen werden. Durch die ausgeglichene Warmebilanz verbindet sie eine hohe
maximale Effizienz mit der Madglichkeit, einen Reaktor nach Erreichen der
Betriebstemperatur ohne externe Beheizung zu betreiben. Thermodynamische
Berechnungen zeigen jedoch, dass die thermische Kontrollierbarkeit der Reaktion eine
Schlisselaufgabe darstellt, da die maximale adiabatische Temperaturerh6hung je nach
Randbedingungen 635 bis 800 K betragen kann. Gleichgewichtsberechnungen
ergeben, dass im chemischen Gleichgewicht vor allem der Gehalt an Kohlenmonoxid
im Produktgas mit zunehmender Temperatur stark steigt, von 1.1 % bei 200 °C auf
uber 10 % bei 500 °C.

Fur die Dampfreformierung als wichtigste wasserstoffliefernde Teilreaktion wurde ein
Katalysatorscreening in einem Thermogravimeter mit FTIR-Detektion durchgefuhrt,
dabei wurden kommerzielle Katalysatoren sowie durch Impragnierung kommerzieller
Trager hergestellte Katalysatoren mit Kupfer und Rhodium als Aktivkomponente
getestet. Die besten Resultate hinsichtlich Umsatz und Selektivitat wurden dabei tber
zwei kommerziellen Katalysatoren der Formulierung CuO/ZnO/Al, O3 mit 42 % bzw.
55 % CuO erzielt. Diese Katalysatoren wurden deshalb im Mikroreaktor (rund 100 mg
Katalysator) Uber jeweils 100 h auf ihre Aktivitat fur die partielle Oxidation und das
autotherme Reformieren von Methanol getestet. Dabei zeigte sich, dass beide
Katalysatoren eine vielversprechende Aktivitdt fir das autotherme Reformieren

besitzen, wobei der Katalysator mit 55 % CuO eine leicht hdhere Aktivitat bei tiefen



Temperaturen und hoher Belastung sowie eine etwas geringere Deaktivierung nach
100 h Betrieb aufweist. Die hdchste extrapolierte Raum-Zeit-Ausbeute betrug
27600 Iy (h gkar)".  Fir die kinetischen Messungen wurde wegen der guten
Verfugbarkeit der Katalysator mit 42 % CuO ausgewahilt.

Die getesteten Katalysatoren wurden umfassend physikalisch-chemisch charakterisiert.
Besonderes Interesse verdienen dabei die Versuche zur temperaturprogrammierten
Reduktion und Oxidation des Katalysators mit 42 % CuO. Die Reduktion mit Methanol
lief dabei erst bei erheblich héheren Temperaturen (>200 °C) ab als die Oxidation mit
Sauerstoff (>120 °C). Die hohe Reduktionstemperatur korreliert dabei gut mit einer im
Mikroreaktor beobachteten sprunghaften Erhéhung der Geschwindigkeit der
Sauerstoffumsetzung.

Fiur die kinetische Beschreibung des autothermen Reformierens Uber diesem Kata-
lysator wurde ein einfaches Modell gewahlt, das die drei Teilreaktionen Totaloxidation,
Dampfreformierung und umgekehrte Shift-Reaktion beinhaltet. Abschatzungen anhand
von Messergebnissen zeigten, dass die Geschwindigkeit der Totaloxidation bei
Temperaturen ab etwa 250 °C durch die Knudsen-Diffusion des Sauerstoffs limitiert ist.
Fir die Dampfreformierung und die umgekehrte Shift-Reaktion wurden kinetische
Messungen durchgeflhrt. Die daraus abgeleiteten Modelle wurden auf polytrope, d.h.
nichtisotherme und nicht adiabatische Versuche im Mikroreaktor angewendet. Die
dabei auftretenden Diskrepanzen zwischen den Messwerten und den Modellierungen
kdnnten beispielsweise durch eine Inhibierung der Dampfreformierung und der Shift-
Reaktion in Anwesenheit von Sauerstoff im ersten Teil des Reaktors hervorgerufen

werden.



Summary

The objective of this work was the investigation of autothermal methanol reforming as a
hydrogen source for polymer electrolyte fuel cells. Since liquid methanol has a higher
energy density per volume compared to hydrogen, it could be advantageous as a
hydrogen storage medium for non-stationary applications.

Autothermal methanol reforming can be considered as a combination of exothermic
partial oxidation (with air) and endothermic steam-reforming (with water). Due to the
balanced heats of reaction, it has a high maximum efficiency. Furthermore, after
reaching operation temperature, a reactor can be operated without additional heat
input. Thermodynamic calculations show that thermal control of the reactor is the
crucial part for reaction engineering since the adiabatic temperature rise can reach
635 to 800 K depending on boundary assumptions used. Equilibrium calculations
reveal that carbon monoxide concentrations increase with temperature, e.g. from 1.1 %
at 200 °C to over 10 % at 500 °C.

Screening of commercial catalysts and commercially available supports impregnated
with Cu and Rh as active components was carried out for the methanol-steam
reforming reaction using a thermogravimetric apparatus equipped with FTIR detection.
Best results with regard to conversion and selectivity were obtained over two
commercial CuO/ZnO/Al,O; catalysts containing 42 % and 55 % of CuO. Microreactor
testing for partial oxidation and autothermal methanol reforming with 100 hour run
times each showed promising autothermal reforming activity for both catalysts with
slight advantages for the 55 % CuO catalyst concerning activity at low temperatures
and high space velocities as well as lower deactivation. The highest extrapolated
space-time yields reached 27600 Iy, (h gcar)”" or thermal power desities of 83 kW per
litre reactor volume. Due to the good availability of the material, the 42 % CuO catalyst
was chosen for kinetic measurements.

The tested catalysts were characterised using a broad variety of physical and chemical

methods. Particularly interesting results were obtained by temperature programmed



reduction and oxidation of the 42 % CuO catalyst. Reduction of this catalyst with
methanol was only possible at much higher temperatures (>200 °C) than the oxidation
with oxygen (>120 °C). The high reduction temperature correlates well with a light-off
behaviour of the oxygen conversion that was observed during microreactor runs.

For kinetic modelling of autothermal methanol reforming over the 42 % CuO catalyst, a
simple model consisting of total oxidation, steam reforming, and the reverse water-gas
shift reaction was chosen. Estimations from measured data showed the rate of total
oxidation to be limited by Knudsen diffusion of oxygen for 0.25...0.5 mmm particles. For
steam reforming and reverse water-gas shift, isothermal kinetic measurements were
carried out. The derived models were used in a polytropic onedimensional microreactor
simulation to compare concentration and temperature profiles. At typical reactor
conditions at 250 °C, methanol conversions and CO contents were overpredicted. As
an explanation for the obtained deviations between simulated and measured data, a
possible inhibition of steam reforming and reverse water-gas shift activity in the

presence of oxygen is suggested.
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1. Einleitung und Aufgabenstellung

Die immer weiter zunehmende Konzentration anthropogener Treibhausgase in der
Erdatmosphéare kann schon in absehbarer Zukunft zu einer deutlichen Veranderung
des Klimas fuhren. Im Gegensatz zu bisherigen, oft gravierenden, aber meist lokal
beschrankten Folgen menschlicher Aktivitat auf die Umwelt ware diese
Klimaveranderung jedoch nicht lokal beschrankt, sondern wurde sich global auswirken.
Als wichtige Einflussgrosse gilt das Treibhausgas Kohlendioxid, das vor allem durch
die Verbrennung fossiler Energietrager wie Kohle, Ol oder Erdgas entsteht. Um diese
Emissionen zu verringern, sind in den nachsten Jahren im globalen Massstab deutliche
Anstrengungen notwendig, die zur Zeit hauptsachlich durch die fossilen Energietrager
dominierte Energieversorgung schrittweise auf nichtfossile Quellen umzustellen.

Ein kohlenstofffreier Energietrager, dessen Anwendung in Zukunft stark an Bedeutung
gewinnen konnte, ist Wasserstoff. Er kann sehr sauber in klassischen
Warmekraftmaschinen verbrannt werden; besser jedoch ist seine Verwendung in
Brennstoffzellen. Dabei wird ein hdherer Wirkungsgrad erzielt, gleichzeitig sind
wasserstoffbetriebene Brennstoffzellen praktisch schadstofffreie Energiewandler.
Voraussetzung daflr ist jedoch die Herstellung des Wasserstoffs aus erneuerbaren
oder zumindest CO»-neutralen Energiequellen. Dies kann beispielsweise Uber eine mit
Solarstrom oder Wasserkraft betriecbene Wasserelektrolyse erfolgen. Denkbar wére
auch die Nutzung von Biomasse, da dabei nur die vorher durch die Pflanze aus der
Atmosphare aufgenommene Menge Kohlenstoff als CO, freigesetzt wird, netto also
nicht zur Erhéhung der atmosphéarischen CO,-Konzentration beigetragen wird.

Gerade im Verkehr kann die Verwendung erneuerbarer Energien spurbar zur
Verringerung der CO,-Emissionen beitragen. Da der Anteil des Verkehrs am
Primarenergieverbrauch der Welt zur Zeit etwa 17 % betragt und zu fast 100 % aus
fossilen Energietrdgern gedeckt wird, ausserdem die in diesem Sektor verbrauchte
Energiemenge etwa doppelt so schnell wachst wie die der restlichen Sparten, sind

Veranderungen in diesem Bereich besonders wichtig und wirkungsvoll. Ein moglicher



und vielversprechender Weg zur Verringerung der CO,-Emissionen im Verkehr ist die

Kombination  von  Polymerelektrolytmembran-Brennstoffzelle =~ (PEMFC)  und

Elektromotor.

Die Bereitstellung des bendétigten Wasserstoffs fiur Polymerelektrolytmembran (PEM)-

Brennstoffzellen in Fahrzeugantrieben ist jedoch ein zur Zeit noch nicht

zufriedenstellend gelostes Problem. Neben den verschiedenen Formen der

Speicherung von Reinwasserstoff kann dieser auch an Bord des Fahrzeuges aus

flussigen Energietragern erzeugt werden. Methanol ist eines der derzeit favorisierten

Speichermedien, da es

. als flussiger Energietrager eine hohe Speicherdichte aufweist,

« prinzipiell aus allen erneuerbaren Energietragern hergestellt werden kann,

« relativ einfach zu Wasserstoff umgewandelt werden kann,

. da bestehende Technologien und - zumindest teilweise - auch die bestehende Infra-
struktur fur Herstellung, Speicherung und Verteilung flissiger Treibstoffe genutzt
werden kdnnen.

Zur Umwandlung des fliissigen Energietragers Methanol in den von der Brennstoffzelle

bendtigten Wasserstoff ist ein chemischer Reformierungsprozess notwendig, der

heterogen-katalysiert bei Temperaturen von etwa 250 °C ablauft. Die verwendeten

Reaktoren werden je nach Betriebsweise endo-, auto- und exotherm betrieben. Die

autotherme Reformierung hat den Vorteil, dass der Reaktor nach Erreichen eines

stationaren Zustandes weder Heizung noch Kiihlung bendétigt. Um die autotherme

Fahrweise zu ermdglichen, wird Methanol mit Luftsauerstoff und Wasser umgesetzt.

Dabei entsteht ein Gasgemisch, das neben dem Wasserstoff und den nicht

umgesetzten Ausgangsstoffen Methanol und Wasser noch Kohlendioxid, Stickstoff und

Kohlenmonoxid sowie Spuren anderer organischer Komponenten wie z.B.

Dimethylether enthalt. Bei der Verwendung in der PEM-Brennstoffzelle spielt vor allem

die Reinheit in Bezug auf das Katalysatorgift Kohlenmonoxid eine entscheidende Rolle.

In der vorliegenden Arbeit wurde die autotherme Reformierung von Methanol

untersucht. Mit Hilfe thermodynamischer Basisgrossen wurden die Bedingungen fur die

Durchflihrbarkeit der Reaktion sowie mdgliche Zusammensetzungen von Feed und

Produkt ermittelt. Durch Screeningversuche wurde dann versucht, einen geeigneten

Katalysator zu auszuwahlen, der neben der Aktivitat fur die Wasserstoffbildung auch

eine moglichst geringe Selektivitdt flr die Bildung von Kohlenmonoxid besitzt. An

einem kommerziellen Katalysator dieses Typs wurden danach Untersuchungen zum

Reaktionsverlauf sowie kinetische Messungen vorgenommen, die zur Modellierung der



Produktzusammensetzung sowie des thermischen Verhaltens eines Reaktors unter
polytropen Bedingungen verwendet wurden. Der eingesetzte Katalysator wurde

umfassend physikalisch-chemisch charakterisiert.






2. Theoretischer Teil

2.1. Aligemeine Trends der Energienutzung

Die flr die nachsten Jahrzehnte erwartete Zunahme des globalen Energiebedarfs kann
durch die heute verwendeten Technologien nicht ohne weitreichende Auswirkungen
auf die Umwelt gedeckt werden. Die IEA (International Energy Agency) erwartet bis
zum Jahr 2010 eine Erhéhung der im  Weltmassstab  produzierten
Primarenergiemenge um 21 % gegenuber 1997 (9521 Mtoe), bis 2020 wird sogar eine
Anstieg um 44 % vorausgesagt [1]. Sollte dieser Zuwachs mit den heute verfligbaren
Technologien und dem heute verwendeten Mix der verschiedenen Energietrager
gewonnen werden, so ist mit einem gleich hohen Zuwachs fast aller umweltrelevanten
Emissionen zu rechnen. Obwohl die Hohe der Auswirkungen und damit der
Zeithorizont fur eine notwendige Verminderung der einzelnen Schadstoffe teilweise
noch umestritten ist, muss langerfristig mit drastischen Auflagen fir die zuldssigen
Emissionen gerechnet werden.

Abb. 1: Anteil der verschiedenen

i Energiequellen an der
W:f;:r' Bl;n;faasllsel Prim&energieproduktion der Welt
Kern- o 11.1% 1997 (Zahlen nach [1], Kernkraft als
2.3% e Andere primare Warmeleistung, Wasserkraft
ls‘rsaof/t 0.4% als elektrische Leistung)
. (]

o~ |

Eine besondere Bedeutung unter den Emissionen kommt dem bei der Verbrennung
aller fossilen Energietrager entstehenden Kohlendioxid zu. Es ist massemassig die
bedeutendste aller anthropogenen Emissionen; allein durch die Verbrennung von Gas,
Kohle und Ol wurden 1997 ca. 23 Gt CO, erzeugt und in die Atmosphare abgegeben



[1, S.44]. Die seit Beginn der industriellen Revolution im 19. Jahrhundert um rund 30 %
gestiegene atmosphéarische CO; - Konzentration wird mittlerweile als Hauptfaktor flr
eine mogliche Veranderung des Weltklimas durch den Treibhauseffekt betrachtet.
Dieser beruht auf der Erhéhung der Temperatur der unteren Atmospharenschichten
durch die Absorption der Infrarotstrahlung, die von der durch Sonnenlicht erwarmten
Erdoberflache abgegeben wird. Da die Hauptbestandteile der Luft, Stickstoff,
Sauerstoff und Argon, als homoatomare Gase keine Absorption im Infrarotbereich
zeigen, konnen starke Erhéhungen der Konzentration infrarotaktiver Spurengase wie
CO,, N,O oder CH; eine erhebliche Auswirkung auf die Gesamtabsorption einer
Luftschicht haben. Eine umfassende Zusammenfassung und Erklarung zu diesen
Mechanismen und ihren mdglichen Auswirkungen kann in [2] gefunden werden.
Neueste Abschatzungen sagen fir den Zeitraum von 1990 bis 2100 eine Erhéhung der
durchschnittlichen globalen Oberflachentemperatur um 1.4 bis 5.8 K voraus [3].

Mit dem Kyoto-Protokoll wurde 1997 die Existenz des Problems eines moglichen
globalen Klimawandels international anerkannt und der erste ernsthafte Versuch
unternommen, die weltweite Reduktion eines der Hauptmaterialflisse - den der
fossilen Energietrager - zu erreichen. Die Unterzeichnerstaaten verpflichten sich darin
zu weitreichenden Reduktionen (Industriestaaten) oder nur massvollen Steigerungen
(Entwicklungslander) ihrer Treibhausgasemissionen [4].

Um diese Ziele bei gleichzeitiger Ermdglichung eines Zuwachses der
Energieproduktion zu erreichen, kénnen verschiedene Wege in Betracht gezogen
werden. Durch die Nutzung erneuerbarer Energien wie Sonne, Wind oder Geothermie
wurden praktisch CO,-freie Quellen genutzt [5]. Auch die nachhaltige Nutzung von
Biomasse ist ein netto-CO,-neutraler Pfad, da nur die Menge CO, bei der Verwertung
freigesetzt wird, die vorher durch die Pflanze der Atmosphéare entzogen wurde. Durch
Ubertragung der gewonnenen erneuerbaren Priméarenergie auf Wasserstoff,
beispielsweise durch Wasserelektrolyse, die mit recht guten Wirkungsgraden von 70
bis 85 % [6, S.52] erfolgen kann, wird prinzipiell ein transportier- und speicherbarer,
jedoch kohlenstofffreier Energietrager zur Verfugung gestellt.

Ein weiterer Weg zur Verminderung der CO,-Emissionen ist die Erhéhung des
Wirkungsgrades bei der Nutzung und Umwandlung konventioneller Energietrager
durch verbesserte Technologie, beispielsweise durch verbrauchsminimierte
Kraftfahrzeugmotoren oder die Verwendung von Brennstoffzellen. Auch durch die

verstarkte Nutzung von Erdgas anstelle anderer fossiler Energietrager kann die pro



produzierter Energieeinheit emittierte Menge an CO, verringert werden, gegenulber der
Nutzung von Kohle beispielsweise um ca. 50 % [7].

Eine heute ebenfalls intensiv diskutierte Option ist die Abtrennung des gebildeten
Kohlendioxids aus den Verbrennungsgasen fossiler Energietrager und seine
Deponierung in sicheren und umweltvertraglichen Lagerstatten, etwa in erschopften
Erdél- oder Erdgasfeldern, in ausgebeuteten Salzlagerstatten oder in der Tiefsee. Fir
die Abtrennung des CO, aus den Verbrennungsgasen kann beispielsweise ein
temperaturgesteuerter Absorptions-Desorptionprozess in Monoethanolamin-Ldsung
genutzt werden. Dieser Prozess ist jedoch nur fur stationare Quellen wie Kraftwerke,
nicht aber fir mobile Anwendungen geeignet. Voraussetzung fir eine nachfolgende
sichere Lagerung des CO; ist die dauerhafte Verhinderung einer erneuten Freisetzung
in die Atmosphare. Die moglichen Techniken werden ausfihrlich in [8] erlautert.

Durch die verstarkte Nutzung nuklearer Energiequellen kénnte die CO,-Problematik
ebenfalls entscheidend beeinflusst werden. Aufgrund der momentan aber von der
breiten Offentlichkeit nicht akzeptierten Risiken dieser Technologie ist zumindest in
den Industrielandern in den nachsten Jahren nicht mit einer massiven Ausweitung der

Nutzung der Kernenergie zu rechnen.

2.2. Moglichkeiten der CO,- Emissionsverringerung im
Strassenverkehr

Die oben ausgefiihrten Uberlegungen gelten prinzipiell fir alle Sparten der
Energienutzung, gerade im Verkehrssektor kann jedoch eine Umstellung auf
umweltfreundliche Technologien grosse Wirkung haben, da der Verkehrssektor

« den am schnellsten wachsenden Bereich der Energienutzung darstellt und vor allem
in den Schwellenlandern mit einer erheblichen Zunahme der Fahrzeugdichte zu
rechnen ist,

. fast vollstandig durch fossile Energietrager gespeist wird,

« durch die Dominanz von relativ ineffizienten Verbrennungsmotoren gepragt ist,

o durch den zunehmenden Individualverkenr sehr viele nichtstationare
Emissionsquellen aufweist, deren Abgase im Vergleich zu stationaren Gross-
anlagen nicht effektiv genug gereinigt werden kdnnen.

Die durch den Verkehr allein in Deutschland emittieten Mengen an Schadstoffen sind

beispielhaft in Tabelle 1 gezeigt.



1990 1994 1990 1994
Kohlenmonoxid (kt) 6 739 4136 Stickstoffoxide (kt) 1489 1282
Pkw 5 604 3313 Pkw 776 534
Nutzfahrzeuge 567 397 Nutzfahrzeuge 398 463
NMVOC " (kt) 1482 742 Dieselrusspartikel (kt) 67 64
Pkw 1206 547 Pkw 9 10
Nutzfahrzeuge 130 91 Nutzfahrzeuge 27 30
Kohlendioxid (Mt) 171 180 Schwefeldioxid (kt) 106 63
Pkw 105 106 Pkw 25 17
Nutzfahrzeuge 39 48 Nutzfahrzeuge 46 32
Benzol (kt) 68 31

Tabelle 1: Jahrliche Emissionen des Verkehrs in Deutschland. Quelle: [9] ” NMVOC: Fliichtige
Kohlenwasserstoffe (ohne Methan)

Durch den Einsatz von brennstoffzellenbetriebenen Fahrzeugen kénnten die meisten
dieser Emissionen deutlich gesenkt werden. Brennstoffzellen haben gegeniber dem
Verbrennungsmotor deutliche Vorteile:

. Sie unterliegen nicht wie klassische Warmekraftmaschinen der Limitierung des

Carnot-Wirkungsgrades.
. Bei Betrieb mit Wasserstoff sind sie praktisch emissionsfrei.
. Die Kopplung mit dem Elektromotor ermdglicht eine sehr gerduscharme
Antriebseinheit.

Da die Speicherung des von der Brennstoffzelle bendtigten Wasserstoffs an Bord von
Fahrzeugen noch nicht zufriedenstellend gelést ist und seine Distribution den Aufbau
einer komplett neuen Infrastruktur erfordern wirde, bietet sich aus heutiger Sicht die
Herstellung des Wasserstoffs "on-board" durch Reformierung flissiger Energietrager
zumindest als Ubergangslésung an. Dabei kénnten vor allem Methanol oder Benzin als
Reformerfeed eingesetzt werden. Die Nutzung von Methanol eréffnet dabei auch die
Moglichkeit, auf erneuerbare Energiequellen zurtckzugreifen, da Methanol prinzipiell
Uber Synthesegas aus Biomasse gewonnen werden kann [10].

Bei Verwendung von fossilen Treibstoffen ergibt sich bei gleichem oder besserem
Systemwirkungsgrad ("well-to-wheel efficiency") des Reformer-Brennstoffzellen-
Konzepts gegenliber dem Verbrennungsmotor ein Vorteil durch die geringeren
Schadstoff- und Larmemissionen. Dies kann durch Systemanalysen abgeschatzt

werden.



2.3. Systemanalyse

Der "well-to-wheel"-Wirkungsgrad moderner Benzinmotoren liegt heute bei etwa
16 - 18 %, der eines sehr guten Dieselmotors bei rund 22 % [11]. Dieser Gesamt-
wirkungsgrad kann jeweils in einen well-fo-tank- Wirkungsgrad (d.h. Treibstoff-
wirkungsgrad) und in einen tank-to-wheel-Wirkungsgrad (d.h. Fahrzeugwirkungsgrad)
aufgespalten werden. Ein Benzinmotor hat bei einem Treibstoffwirkungsgrad von 90 %
in etwa einen Fahrzeugwirkungsgrad von 18-20 %. Der Treibstoffwirkungsgrad fir
Methanol liegt bei 67-71 % wenn es aus Erdgas hergestellt wird. Damit muss der
Fahrzeugwirkungsgrad eines mit Methanol betriebenen Reformer-Brennstoffzellen-
fahrzeuges mindestens 25-27 % betragen, um mit dem Gesamtwirkungsgrad des
Benzinfahrzeugs konkurrieren zu kdnnen. Eine nichtdynamische Systemanalyse, die
am PSI durchgefihrt wurde [12], zeigt, dass fir ein Brennstoffzellenfahrzeug mit
autothermem Methanolreformer ein Fahrzeugwirkungsgrad von 27-30 % erreicht
werden koénnte. In der Literatur wird fir die Kopplung anderer Reformer-Optionen mit
der Brennstoffzelle ein Fahrzeugwirkungsgrad im Bereich von 25-34 % genannt [13,
14].

In Abb. 2 ist die Abfolge der Einzelschritte zwischen Methanoltank und der an die
Rader abgegebenen mechanischen Energie grafisch dargestellt. Die Werte auf der
rechten Seite geben die Effizienzen der Einzelschritte an, auf der linken Seite ist der
kumulative Systemwirkungsgrad bezogen auf den unteren Heizwert von Methanol
angegeben. Bei der autothermen Reformierung und Gasreinigung durch
Selektivoxidation werden bloss 4 % des Energieinhaltes des Methanols als
Warmeverluste abgegeben. Die Hauptverluste an Energieeffizienz erfolgen dann in der
Brennstoffzelle. Die Verwendung von Reformat erlaubt hier namlich nur den Betrieb im
once-through-Modus, nichtumgesetzter Wasserstoff kann also im Gegensatz zum
Betrieb mit Reinwasserstoff nicht recycliert werden. Bei der Rechnung wurde deshalb
ein Wasserstoffumsatz an der Anode von 83 % angenommen. Dieser umgesetzte
Anteil Wasserstoff wird jedoch wiederum nur zu 50 % in elektrische Energie
umgewandelt. Um die Nebenaggregate (Kompressoren, Pumpen) zu betreiben,
mussen nochmals 20 % der produzierten elektrischen Energie aufgewandt werden.
Somit stehen nur noch etwa 33 % des Energieinhaltes des Methanolfeeds als
Elektroenergie fir den Motor zur Verfligung. Dieser hat einen Wirkungsgrad von etwa
90 %, fur den Gesamtfahrzeugwirkungsgrad ergibt sich damit ein Wert von 27 bis
30 %.



Aus dieser Betrachtung folgt, dass die Kopplung von autothermer Reformierung und
PEM-Brennstoffzelle eine sinnvolle Option zum Verbrennungsmotor darstellt. Die
angegebenen Zahlen zeigen jedoch auch, dass das grosste Verbesserungspotenzial
des Gesamtprozesses im Bereich der Brennstoffzelle liegt. Eine Verbesserung des
Energiewandlungswirkungsgrades sowie eine Verringerung des Wasserstoffschlupfes
in der Brennstoffzelle wiirden eine erhebliche Erhdhung des Fahrzeugwirkungsgrades
nach sich ziehen. Da die Zunahme des Gesamtwirkungsgrades gegenlber einem
Verbrennungsmotor jedoch nur etwa 10 % betragt, kann davon ausgegangen werden,
dass der klare Vorteil der Brennstoffzellen-Reformer-Fahrzeuge der ersten Generation

in der Reduktion von Schadstoff- und Gerduschemissionen liegen wird.

| Methanol | H Abb. 2: Ergebnisse der Systemanalyse fiir die Kombination aus
U autothermem Reformieren, selektiver CO-Oxidation (PROX) zur
100% l Feinreinigung und einer PEM-Brennstoffzelle. Die Werte rechts
o geben die Effizienzen der Einzelschritte an, der jeweilige Wert auf
| ATR Reformer | 97% der linken Seite ist der kumulative Systemwirkungsgrad bezogen
97% auf den unteren Heizwert Hy von Methanol.

|CO-Feinreinigung | 99%

96%
| Anode | 83%
80%
| Brennstoffzelle | 51%
41%
| Nebenaggregate | 81%
33%
Elektromotor | 90%
30% i}

| Energie am Rad |

2.4. Wasserstoff und Methanol als Energietrager

Die Energietrager Methanol und Wasserstoff unterscheiden sich deutlich in ihren
Eigenschaften von dem heute Uberwiegend verwendeten Kraftstoff Fahrzeugbenzin.

Beispielsweise verlangt der bei Normaltemperatur gasférmige Energietrager
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Wasserstoff eine vollig andere Speicher- und Verteilungstechnologie als die flissigen
Energietrager Methanol und Benzin. Auch in sicherheitstechnischer Hinsicht ergeben
sich Konsequenzen bei der Nutzung neuer Kraftstoffe. Das folgende Kapitel soll kurz
die Vor- und Nachteile sowie die Konsequenzen aufzeigen, die sich aus der

Umstellung auf den jeweiligen Energietrager ergeben wirden.

2.41. Herstellung

Die Umstellung auf einen neuen Energietrager bedingt, dass die Technologie zu seiner
Herstellung beherrschbar und wirtschaftlich ist. Dies kann fir den gegenwartig
hauptsachlich verwendeten Kraftstoff Benzin als gegeben angenommen werden.
Sowohl bei Methanol als auch bei Wasserstoff handelt es sich um Massenchemikalien
[15], die heute allgemein schon im Grossmassstab in der Industrie Verwendung finden,
ihre Herstellung ist technisch kein Problem. Die Weltmethanolproduktion betrug 1999
beispielsweise 26.8 Millionen Tonnen, davon wurden jedoch nur 623,000 t direkt als
Treibstoff verwendet [16].

Wasserstoff

Wasserstoff wird heute hauptsachlich aus Erdgas durch Dampfreformierung [17] und in
zunehmenden Masse durch autothermes Reformieren hergestellt [18-20].
Dampfreformierreaktoren werden von aussen durch Brenner beheizt, autotherm
betriebene Reaktoren arbeiten mit einer direkten Zugabe von Luft oder Sauerstoff in
das Reaktionsgemisch.

Allgemein kommen fur die Umsetzung von Methan oder hoheren Kohlenwasserstoffen
bei Temperaturen von 800-1000 °C vor allem Nickel-Katalysatoren zum Einsatz [21].
Nach dem Entschwefeln Gber ZnO wird das eingesetzte Erdgas zusammen mit
Wasserdampf bei etwa 600 °C Uber einen pre-Reformer zur Umwandlung der
enthaltenen hoheren Kohlenwasserstoffe geleitet, um danach im eigentlichen Reformer
zu CO und H, umgesetzt zu werden. Das entstandene Gemisch kann dann Uber zwei
Shift-Stufen bei verschiedenen Temperaturniveaus mit Wasser zu einem
wasserstoffreicheren CO,/H,-Gemisch umgesetzt werden. Nach Abtrennen des CO,
erhalt man Wasserstoff in guter Reinheit. Die Effizienz einer grosstechnischen
Wasserstoffanlage liegt bei etwa 65..73 %, unter Berlucksichtigung der
Warmeproduktion bei 82..86 % [22].
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Aufgrund der abnehmenden Ol- und Gasvorrate wird verstarkt versucht, Wasserstoff
auch aus geringwertigeren Abfallprodukten der Erddldestillation zu gewinnen,
beispielsweise durch partielle Oxidation [23]. Durch Einsatz von Biomasse kann
Wasserstoff auch aus nachwachsenden Rohstoffen gewonnen werden [24], dabei
lassen sich prinzipiell die gleichen Reaktionen wie bei Einsatz fossiler Energietrager
nutzen. Eine etwas andere Variante ist die mikrobielle Umsetzung der Biomasse in
Faulprozessen zu Methan, das dann wie Erdgas verwendet oder weiterverarbeitet
werden kann [25].

Die Wasserelektrolyse erlaubt prinzipiell, jede erneuerbare Quelle elektrischer Energie
fur die Gewinnung von Wasserstoff zu nutzen. Denkbar ist beispielsweise die Nutzung
von Solarstrom im Sonnengurtel der Erde oder von Wasserkraft. Das Ende der 80er
Jahre geplante Euro-Quebec-Programm sollte Gberschissigen Strom aus kanadischen
Wasserkraftwerken in Wasserstoff umwandeln, der dann in Tankschiffen nach Europa
transportiert werden sollte [6]. Im Rahmen des deutsch-saudischen HYSOLAR-
Programms wurde eine Kombination aus Photovoltaik und Wasserelektrolyse in der
Grosse 350 kW betrieben [26].

Methanol

Methanol wird grosstechnisch aus Synthesegas (Mischung aus CO und H>) hergestellt,
wobei geringe Mengen von CO, im Edukt die Reaktionsgeschwindigkeit stark erhdhen.
Es werden allgemein Katalysatoren vom Typ Cu/ZnO/Al,O; verwendet, die Tempe-
raturen liegen Ublicherweise bei etwa 250 °C [27]. Die Effizienz der Methanolher-
stellung bezogen auf den unteren Heizwert liegt je nach Verfahren der vorgelagerten
Wasserstoffherstellung bei 62...70 % [22]. Ein vielversprechender Ansatz ist die
Entwicklung homogener Prozesse, die bei niedrigen Temperaturen (< 150 °C) Uber Ni-
Katalysatoren ablaufen, wobei unter Laborbedingungen schon uber 95 % CO-Umsatz
erreicht wurden [28].

Die Herstellung von Methanol aus einer Mischung von CO, und H, wird in der Literatur
intensiv dikutiert, zumeist werden ebenfalls Cu-Katalysatoren vorgeschlagen [29-32].
Versuche, Methan direkt oder Uber Zwischenstufen wie Chlormethan oder Methylsulfat
zu Methanol zu oxidieren, scheiterten bisher an zu geringen Ausbeuten bzw. Umsatzen
oder an der aufwendigen Aufarbeitung der Nebenprodukte [33-37]. Die
photokatalytische Herstellung von Methanol aus Methan in Flissigphase an La/WO 3 ist
ein interessanter Ansatz, die erzielten Umséatze und Ausbeuten sind jedoch gering,

auch wegen der geringen Loslichkeit von CH,4 im verwendeten Medium (Wasser) [38].
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Die Herkunft des verwendeten Synthesegases ist entscheidend dafir, ob Methanol als
erneuerbarer oder fossiler Energietrager angesehen werden kann. Die Vergasung von
Biomasse [10] ermoglicht es, Synthesegas und damit Methanol aus nachwachsenden
Rohstoffen herzustellen. Interessant ist auch der Ansatz, Methanol aus erneuerbarem
Wasserstoff und CO, herzustellen [39-41]. Dazu kann CO, aus Kraftwerksabgasen
abgetrennt oder aus der Luft gewonnen werden. Eine Versuchsanlage, die nach

letzterem Prinzip arbeitet, existiert bereits [42, S. 51].

24.2. Speicherung von Wasserstoff

Die Speicherung von Reinwasserstoff an Bord von Fahrzeugen stellt zur Zeit ein noch
nicht befriedigend geldstes Problem dar. Obwohl Wasserstoff eine sehr hohe
massebezogene Energiedichte aufweist (120 MJ kg™”), ist der volumenbezogene
Energieinhalt bei Normalbedingungen extrem gering (11 kJ I'"). Durch Kompression
und den Transport in Druckbehaltern Iasst sich dieser Wert erhdhen, technisch
machbar sind mittlerweile Behalter aus Verbundwerkstoffen fur Dricke von bis zu
400 bar. Durch die geringe Dichte des gespeicherten Wasserstoffs wird die
Gesamtmasse praktisch durch die Masse des Druckbehalters bestimmt, der Anteil des
Wasserstoffs am Gesamtgewicht betragt bei 400 bar etwa 10 %. Die fir die
Kompression aufzubringende Energie betragt bei diesem Druck zwischen 10 und 15 %
des Brennwertes [43, S.158].

Eine weitere Option ist die Speicherung in flissiger Form (Kryowasserstoff) bei einer
Temperatur von 20 K. Die Dichte des fliissigen Wasserstoffs betragt etwa 70 g™,
durch die aufwendige Isolation der Behalter wird jedoch eine etwas geringere
Speicherdichte erreicht. Nachteilig sind die hohe Energiemenge von etwa 30 % des
Brennwertes, die zur Verflissigung des Wasserstoffs aufgebracht werden muss, sowie
Abdampfverluste von etwa 1% des Behalterinhalts pro Tag. Durch den Bau
druckfester Kryotanks kann dieser Nachteil etwas kompensiert werden, da diese
Speicher im Kurzzeitbetrieb als Druckbehalter und nur bei Bedarf grosser
Energiemengen als Kryogefass fungieren [44].

Die Wasserstoffspeicherung in Metallhydriden ist aufgrund der geringen
Speicherdichten von 1 bis 2 % bei Tieftemperaturhydriden bzw. der bendtigten hohen
Temperaturen zur Freisetzung des Wasserstoffs (300 °C) bei Verwendung von
Hochtemperaturhydriden fir mobile Anwendungen weniger geeignet [6]. Die

Wasserstoffspeicherung in Kohlenstoff-Nanoréhrchen wird zur Zeit zwar intensiv
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untersucht, verlassliche Daten Uber die erreichten Speicherdichten bzw. die mdgliche

Massenherstellung der Fasern gibt es bis jetzt jedoch noch nicht [45].

350
300-
250+—— |
2001— |
50— | .
100 .
N
0" 1 . N . V(1)
Diesel  H2 Drucktank jiq. 2 m (kg)

Metallhydrid Methanol

Abb. 3: Vergleich der Behaltermassen und -volumina fiir Diesel, Wasserstoff im Drucktank (200 bar,
Stahlverbundbehalter), Kryowasserstoff, FeTiH, und Methanol (bei Umwandlung zu Wasserstoff
durch autothermes Reformieren, Grésse einschliesslich Wassertank) bei Bereitstellung einer
dem unteren Heizwert von 15 | Dieselkraftstoff aquivalenten Energiemenge

Die indirekte Speicherung von Wasserstoff in Methanol und die nachfolgende
Gewinnung an Bord des Fahrzeuges durch autothermes Reformieren (siehe Abschnitt
2.6.1) verlangt gegenlber einem Dieseltank eine vergrosserte Speichereinheit. Dabei
muss beachtet werden, dass neben dem Methanol auch die fur die Reaktion
notwendige Menge Wasser mitgefiihrt werden muss. Trotzdem ist aus Abb. 3
ersichtlich, dass die Speicherung von Methanol als einzige der betrachteten Optionen
eine dem Dieseltank vergleichbare Speicherdichte bietet.

Die Umstellung der bisher auf Kohlenwasserstoffe (Benzin, Diesel) ausgerichteten
Tankstellen-Infrastruktur auf Methanol kann nach einer Studie der American Methanol
Foundation relativ kostenglinstig erfolgen [46]. Fir eine bestehende Tankstelle
ergaben sich je nach Szenarium Kosten zwischen etwa 20 000 US$ bei Umrlistung
eines bestehenden Tanks und 70 000 US$ bei Ersatz eines bestehenden Tanks. Bei
zusatzlicher Installation eines neuen unterirdischen Tanks sowie der zugehdrigen
Zapfsaule wirden etwa 60 000 US$ bendtigt.
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2.4.3. Sicherheitstechnischer Vergleich zwischen Wasserstoff, Methanol und

Benzin

Um einen Energietrager in der Massenanwendung einfihren zu kdnnen, mussen eine
Reihe sicherheitstechnischer Voraussetzungen erfiillt sein, da bei der Handhabung
sowie bei moglichen Unfallen mit einem Austritt in die Umwelt gerechnet werden muss.
Wasserstoff wird beispielsweise in der Offentlichkeit als hochexplosives Gas
wahrgenommen, Methanol ist als giftig bekannt - beide Substanzen kénnen also nicht
als sicherheitstechnisch unproblematisch bezeichnet werden. Die Gegenlberstellung
mit dem heute Ublichen und allgemein akzeptierten Energietrager Benzin zeigt jedoch,
dass bei beiden von einem vergleichbaren oder sogar geringeren Risiko ausgegangen
werden kann. Einige fur diese Betrachtung relevante Daten sind in Tabelle 2
zusammengefasst.

Der toxikologische Vergleich zwischen den drei Energietragern ergibt fur Wasserstoff
keine bekannte Toxizitat. Methanol ist sowohl akut als auch chronisch toxisch. Eine
orale Dosis von 80 bis 150 ml wird als letal angesehen, eine dauerhafte Referenzdosis
von 0.5 mg kg™ pro Tag wird dagegen als unproblematisch angesehen [47]. Methanol
hat keine bekannte Karzinogenitat oder Mutagenitat.

Benzin stellt durch seinen Benzolgehalt (zuldssig bis zu 5 %) toxikologisch vor allem
ein Krebsrisiko dar. Die akute Toxizitat, beispielsweise durch Verschlucken, ist
hingegen gering. Eine Mutagenitat bzw. Teratogenitat konnte nicht nachgewiesen
werden [48]. Die fruher zur Erhdhung der Klopffestigkeit Ublichen Zusatze giftiger
Bleiorganika werden heute praktisch nicht mehr verwendet.

Methanol- und Benzinkonzentrationen in den verschiedenen Umweltkompartimenten
verhalten sich sehr unterschiedlich: Methanol ist durch seine Mischbarkeit mit Wasser
und den niedrigen kow-Wert sehr mobil und wird beispielsweise aus der Luft durch
Regenwasser ausgewaschen. Andererseits werden Methanolkontaminationen im
Boden und im Oberflachenwasser auch sehr effektiv und schnell durch Bakterien
abgebaut [49].

Benzin ist aufgrund seiner chemischen Eigenschaften sowie seiner schlechten
Loslichkeit in wassrigen Medien relativ schwer biologisch abbaubar. Benzinkonta-
minationen des Bodens flhren durch die hohe Mobilitdt oft sehr rasch zu einer
Kontamination des Grundwassers. Dies wird auch in der héheren Wassergefahr-

dungsklasse im Vergleich zu Methanol widergespiegelt [48].
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H, MeOH Benzin

Siedetemperatur (°C) -253 65 25-215
Dampfdruck 20°C (mbar) gasformig 128 450-700
Schmelztemperatur (°C) -259 -98 <-20
Zindtemperatur (°C) 585 455 280-462
Flammpunkt (°C) -240 11 -46
Explosionsgrenzen (%) 4/75.6 5.5/31 1.1/7.0
Dichte (g/ml) 0.00007 0.79 0.720-0.785
LD 50 (Ratte) mg/g - 5628 >5000
MAK (g/m°) - 200/270 300
Karzinogenitat nicht kein Hinweis wahrscheinlich
Ig9 komw - -0.77 2.0-7.0
Wasserloslichkeit nicht relevant vollstdndig mischbar 50-200 mg/l
Wassergefahrdungsklasse - 1 3
Biologischer Abbau - sehr gut schwieriger
Schwefelgehalt 0 0 <0.1%

Tabelle 2: Auswahl relevanter Daten fiir die sicherheitstechnische und toxikologische Bewertung von
Wasserstoff, Methanol und Benzin

Da alle drei betrachteten Stoffe sowohl brennbar sind als auch mit Luft explosive

Gemische bilden, ist ein Vergleich der durch sie ausgehenden Brand- und

Explosionsgefahr etwas schwieriger. Die durch den jeweiligen Stoff ausgehende

Explosionsgefahr wird mehrere Faktoren beeinflusst, u.a.:

« Fluchtigkeit der Substanz, da nur der jeweilige Dampf explosiv ist,

« Explosionsgrenzen, innerhalb deren ein Dampf-Luft-Gemisch explosiv ist,

« Zundenergie,

« Dichte des Dampfes relativ zu Luft als Voraussetzung fir lokale Anreicherung und
Erreichen der Explosionsgrenze.

Die Brandgefahr wird ebenfalls durch eine Anzahl verschiedener Faktoren beeinflusst,

wie

« Zundgrenzen

« Zindtemperatur

» ZUndenergie

« Warmeentwicklung im Brandfall.
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Die Fluchtigkeit von Wasserstoff als Gas ist nicht definiert, die von Benzin ist etwa
doppelt so hoch wie diejenige von Methanol. Benzin hat die niedrigsten unteren Zind-
und Explosionsgrenzen, erreicht aber relativ schnell wieder die oberen Grenzen und
verlasst damit den Zindbereich. Durch die hohe Dampfdichte und den geringen
Diffusionskoeffizienten akkumuliert sich Benzin effektiver an Austrittsstellen als
Methanol, Wasserstoff akkumuliert sich hingegen vor allem in schlechtventilierten
Raumen. Die Zindenergien von Methanol und Benzin sind vergleichbar, diejenige von
Wasserstoff liegt deutlich tiefer. Andererseits weist Wasserstoff die hdchste
Zindtemperatur auf. Im Fall eines Feuers wird durch Wasserstoff und Methanol
eindeutig weniger Strahlungswarme abgegeben als durch eine Benzinflamme, so dass
umliegende Materialien weniger schnell Feuer fangen.

Adamson [50] beurteilt daher die durch Methanol und Wasserstoff ausgehende Brand-
und Explosionsgefahr in gut durchlifteten Raumen geringer als die von Benzin
ausgehende. In geschlossenen Raumen besteht jedoch ein hoheres Risiko bei
Verwendung von Wasserstoff durch den sehr weiten Explosionsbereich. Die EPA stuft
das Brandrisiko eines methanolbetriebenen Fahrzeugs ebenfalls niedriger ein als
dasjenige eines Benzinfahrzeuges [49].

Ein zusatzlich zu nennender, wichtiger Aspekt ist die Mischbarkeit von Methanol mit
Wasser, da somit ein einmal ausgebrochener Methanolbrand mit einfacheren Mitteln
geldscht werden kann als ein Benzinbrand.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass Methanol und Wasserstoff aus
sicherheitstechnischer Sicht im Vergleich zu dem heute verwendeten Benzin generell
keine hoheren Risiken aufweisen. In Teilbereichen, wie beispielsweise der
Feuergefahr, kann durch eine Umstellung auf Methanol bzw. Wasserstoff sogar eine

hohere Sicherheitsstufe erreicht werden.

2.5. Die Brennstoffzelle als potentielles Element eines
Fahrzeugantriebs

Brennstoffzellen, obwohl schon seit Uber 150 Jahren bekannt, wurden lange als eine
interessante Randerscheinung betrachtet, die jedoch ausser in Nischenanwendungen
selten zum Einsatz kam. Als Erfinder der Brennstoffzelle gilt der Englander Sir William

Grove (1811-1896), der 1839 als erster die Wirkungsweise einer Gaszelle zur
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Erzeugung elektrischer Spannungen beschrieb [51]. Eine umfassende Abhandlung
Uber die Geschichte der Entwicklung der Brennstoffzelle kann in [52] gefunden werden.
Im Unterschied zu herkdmmlichen galvanischen Elementen, die Metalle oder
Metalloxide als intrinsischen Energiespeicher enthalten, ist die Brennstoffzelle nur ein
Energiewandler, dem feste (z.B. Kohlenstoff), flissige (z.B. Alkohole) oder gasférmige
(z.B. Wasserstoff, Kohlenmonoxid, Ammoniak) nichtmetallische Substanzen von
aussen kontinuierlich zugefuhrt werden. Als Oxidationsmittel wird zumeist Sauerstoff
oder Luft eingesetzt. Fir die Wasserstoffbrennstoffzelle, auch als Knallgaszelle

bezeichnet, kann die Elektrodenreaktion folgendermassen formuliert werden:

Anode H, & 2H " +2e"

Kathode 120, +H,O0+2e” « 20H"

H, +1/20,+H,0 & 2H"+20H < 2H,0

Die Bruttoreaktion entspricht offensichtlich der Verbrennung von Wasserstoff. Aufgrund
der Gewinnung der Reaktionsenthalpie auf elektrochemischem Weg kann man von
einer "kalten Verbrennung" sprechen. Dies deutet auch schon auf das Hauptargument
fur die Nutzung von Brennstoffzellen hin: im Gegensatz zu den klassischen
Warmekraftmaschinen sind sie aufgrund der nicht-thermischen Umsetzung nicht durch
den maximalen Carnot-Wirkungsgrad limitiert. Der theoretisch maximal mogliche
Wirkungsgrad n™ einer Brennstoffzelle bezogen auf den unteren Heizwert ergibt sich
nach Gleichung (2.1) aus dem Verhaltnis zwischen der freien Reaktionsenthalpie ARG
und der Reaktionsenthalpie AgH.

max _ AxG"(H,0.9) 2.1)

ARH"(H,0,9)
Fur die Knallgaszelle kann aus tabellierten Werten [53] somit ein maximaler
Wirkungsgrad von 94.5 % bei Normalbedingungen berechnet werden. Der reale
Wirkungsgrad als Funktion der gewonnenen elektrischen Energie W, ist lastabhangig,
bei Polymerelektrolyt-Brennstoffzellen (siehe Abschnitt 2.5.2) wird mit einem
Wirkungsgrad des Zellstacks von etwa 50 % gerechnet, je nach Lastsituation kdnnen
bis zu 80 % ereicht werden [54]. Das Gesamtsystem des mit Flissigwasserstoff
betriebenen  Necar IV - Versuchsfahrzeugs  (Daimler-Chrysler) hat  inklusive

Nebenaggregate im neuen europaischen Fahrzyklus einen Fahrzeugwirkungsgrad von
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37.7 %. Im Vergleich dazu erreicht ein moderner Diesel ca. 22 %, ein Benzinfahrzeug

ca. 16 bis 18 % Wirkungsgrad in diesem Zyklus [11].

2.51. Brennstoffzellen in Fahrzeugen

Die Verwendung von Brennstoffzellen in Fahrzeugantrieben zur Verbesserung des
Wirkungsgrades ist eine Option, die von den meisten Fahrzeugherstellern heute in der
Forschung verfolgt wird, wobei beispielsweise Daimler-Chrysler die ersten

Serienfahrzeuge mit Brennstoffzellenantrieb flr das Jahr 2004 angekindigt hat [55].

Elektrolyt Katalysator Luft- Arbeits-

betrieb temperatur

Alkalische Brennstoffzelle KOH Ni, Ag nein 60...120 °C

(AFC)

Polymerelektrolytmembran-  protonenleitende Pt, Pt-Ru ja 60...90 °C

Brennstoffzelle (PEM-FC) Kunststoffmembran

Phosphorsaure- H3PO, Pt ja 160...220 °C

Brennstoffzelle (PAFC)

Molten Carbonate Fuel Cell Carbonatschmelze Ni ja 600...650 °C

(MCFC) (Li,CO5/K,CO3)

Solid Oxide Fuel Cell (SOFC) Y-dotiertes ZrO, Ni ja 850...1000 °C

Tabelle 3: Eigenschaften der verschiedenen Brennstoffzellentypen

Unter den verschiedenen Brennstoffzellentypen [56] hat die Polymerelektrolyt-
membran-Brennstoffzelle (PEM-FC, auch als Proton-Exchange Membrane Fuel Cell
bezeichnet) die gunstigsten Eigenschaften, um fur einen Fahrzeugantrieb eingesetzt
zu werden. Vorteile ergeben sich z.B. aus der niedrigen Betriebstemperatur, die sich
gunstig auf die Kaltstarteigenschaften auswirkt, aus der Verwendung eines
nichtkorrosiven Elektrolyten und der Moglichkeit des Betriebs mit Luft. Ein Vergleich
der Eigenschaften der unterschiedlichen Brennstoffzellentypen ist in Tabelle 3 gezeigt.

Fir die Zukunft wird mit einer intensiven Weiterentwicklung bei der Direkt-Methanol-
Brennstoffzelle (DMFC) gerechnet. Diese Brennstoffzelle ist sehr &hnlich der
wasserstoffbetriebenen Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle. Die heute damit ereichbaren
Leitstungsdichten leigen jedoch erheblich unter den mit Wasserstoff méglichen Werten

[57]. Der Einsatz der Direkt-Methanol-Brennstoffzelle in Fahrzeugen wirde den Einbau
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von on-Bord-Reformern zur Wasserstoffbereitstellung entbehrlich machen, gleichzeitig

wurde ein Energietrager mit hoher Speicherdichte verwendet.

2.5.2. Aufbau von PEM-Brennstoffzellen

Der zentrale Teil einer PEM-FC, dargestellt in Abb. 4, ist die Membran-Elektroden-
einheit. Sie besteht aus Elektrolyt, dem Elektrodenkatalysator sowie den Elektroden.
Der Elektrolyt ist eine dinne, protonenleitende Membran, beispielsweise aus
Nafion(R), auf die beidseitig ein Elektrokatalysator aufgebracht ist. Als Elektrokataly-
sator kommen meist Edelmetalle der Platingruppe zum Einsatz, wobei mittlerweile die
Platinbeladung von urspriinglich etwa 4 mgcm™ auf bis zu 0.1 mgcm? gesenkt
werden konnte [58]. Da der Edelmetallgehalt neben der Membran erheblich zu den
Kosten der Zelle beitragt, stellt er einen der Hauptparameter fur die Konkurrenz-
fahigkeit des Brennstofzellenantriebs gegeniiber dem Verbrennungsmotor dar.

o,

Kihlrippen

H,

Membran Elektro-  poii-04e  Stack aus mehreren Zellen

Bipolarplatte mit Flussfeld katalysator
und Kihimdéglichkeit

Zellkomponenten Einzelzelle

Abb. 4: Aufbau eines PEM-Brennstoffzellenstapels
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Die Elektroden fiir die PEM-FC sind pords, oft kommt daflir ein Graphitgeflecht zum
Einsatz. Durch die porése Struktur wird die Gaszufuhr zum Elektrokatalysator
ermOglicht, d.h. anodenseitig wird Wasserstoff und kathodenseitig Luft zugefuhrt.
Ausserdem werden Wasser, Warme und Strom abgefihrt.

Zur Zusammenschaltung mehrerer Einzelzellen zu einem Stack werden diese durch
Bipolarplatten getrennt. Die Bipolarplatten sind so konstruiert, dass sie die Elektroden
elektrisch leitend verbinden, womit eine Reihenschaltung der einzelnen Zellen erfolgt.
Weiterhin enthalten sie die Zu- und Ableitungen der Reaktanden und Produkte, sowie
die Kanale fir das Kihimedium (Wasser oder Luft). Ausserdem Ubernehmen sie die
Aufgabe, die einzelnen Gas- und Kihlmedienkammern gegeneinander sowie
gegenuber der Umgebung abzudichten. Modernen Bipolarplatten sind oft mit einem

Flussfeld (siehe Abschnitt 2.6.3) in den Gasraumen ausgestattet.

2.6. Wasserstoff aus Methanol

2.6.1. Prinzipielle Optionen

Zur Herstellung von Wasserstoff aus Methanol bieten sich mehrere Wege an. Dabei
unterscheiden sich die einzelnen Verfahren vor allem durch ihre Warmeténung und die
Hohe der moglichen Wasserstoffausbeute bezogen auf die eingesetzte
Methanolmenge. Allen Verfahren ist gemein, dass sie katalytisch bei Temperaturen um
250 °C durchgeflihrt werden kénnen.
Die einfachste Mdglichkeit der Gewinnung von Wasserstoff aus Methanol stellt die
Zersetzung des Methanolmolekdls nach Gleichung (2.2) dar.

CH,OH —» CO +2H, AgH” =91kJ mol™ (2.2)
Die Reaktion ist schwach endotherm, bei vollstandigem Umsatz wird ein Gemisch aus
zwei Teilen Wasserstoff und einem Teil Kohlenmonoxid erhalten. Diese grosse Menge
an Kohlenmonoxid im Produktgas macht die Zersetzungsreaktion energetisch
unattraktiv (Brennwert des CO) und das Produktgas ungeeignet fur den Einsatz in
PEM-Brennstoffzellen, da der Elektrokatalysator der Anodenseite schon durch geringe

Mengen Kohlenmonoxid vergiftet wird. Aktive Katalysatorkomponenten fir diese
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Reaktion sind vor allem Edelmetalle (Rh, Pd) und Kupfer auf verschiedenen Tragern
[59, 60].
Die im Moment verbreitetste Losung zur Wasserstoffherstellung aus Methanol ist die
Dampfreformierung (2.3), bei der Methanol mit Wasserdampf umgesetzt wird.
CH,0OH+H,0 - CO, +3H, AgH® = 49kJmol™ (2.3)
Diese Reaktion liefert maximal drei Molekile Wasserstoff pro eingesetztem
Methanolmolekdl, im Idealfall erhalt man also ein Produkt mit 75 % Wasserstoffgehalt.
Dieser Wert wird in realen Reaktoren auch fast erreicht, da die Reaktion nur schwach
gleichgewichtslimitiert ist. Als Nebenprodukt der Reaktion tritt vor allem Kohlenmonoxid
auf, abhangig von der Temperatur meist im Bereich von 1 bis 5 % [61].
Die Dampfreformierungsreaktion wird zumeist an kupferhaltigen Katalysatoren bei etwa
280 °C durchgefuhrt, wobei Cu/ZnO-Systeme mit unterschiedlichen Promotoren und
Stabilisatoren bis heute die gangigsten Katalysatoren mit hoher CO,- Selektivitat sind
[62-72]. Eine relativ neue Entwicklung stellen Pd-Zn-Legierungen dar [73], die im
Gegensatz zu bisher untersuchten Katalysatoren auf Edelmetallbasis [74, 75] eine
geringe Zersetzungsaktivitat haben, d.h. selektiv die Methanol-Dampfreformierung
katalysieren.
Die Endothermie der Reaktion bedingt, dass ein Dampfreformierungsreaktor
permanent beheizt werden muss. Dazu kann an Bord eines Brennstoff-
zellenfahrzeuges Dbeispielsweise der von der Brennstoffzelle nichtumgesetzte
Wasserstoff oder zusatzliches Methanol in einem katalytischen Brenner umgesetzt
werden [76]. Da in der Aufstartphase sowie beim Durchfahren von
Lastwechselsituationen oft kein oder nicht gentigend Wasserstoff zur Beheizung des
Reaktors zur Verfugung steht, wird erwartet, dass ein Dampfreformierungsreaktor
keine alltagstaugliche Ldsung darstellt. Bei Verwendung eines klassischen
Festbettreaktors mit Katalysatorschittung ist die thermische Tragheit des Systems
ausserdem sehr hoch, so dass Kaltstartzeiten im Minutenbereich in Kauf genommen
werden mussen.
Bei Verwendung der partiellen Oxidationsreaktion (2.4) kénnen die bei der
Dampfreformierung genannten Probleme teilweise umgangen werden, da es sich um

eine exotherme Reaktion handelt.
CH,OH +% 0, > CO, +2H, AgH™ =-192 kJ mol™ (2.4)

Aufgrund der bei der Reaktion mit Sauerstoff freiwerdenden Warme heizt sich ein

Reaktor selbst, auch die Aufwarmphase kann auf unter eine Minute verkilrzt werden
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[77], da sich der Reformer nach Erreichen der Starttemperatur der Reaktion
selbstandig aufwarmt. Nachteile der Reaktion sind der geringe Wasserstoffgehalt im
Produktgas (maximal 40 % bei Verwendung von Luft) sowie der geringe Wirkungsgrad,
der durch die Warmeproduktion der exothermen Reaktion bedingt ist. Bei einer
Massstabsvergrosserung kann die Reaktionswarme zu nicht kontrollierbaren
Temperaturspitzen im Reaktor flihren. Damit besteht die Gefahr von
Materialproblemen an Reaktor und Katalysator, ausserdem steigt mit hdherer
Temperatur die Neigung zur CO-Bildung. Bei sehr niedrigen Temperaturen (200 °C)
wird in der Literatur die Mdglichkeit der praktisch CO-freien Wasserstoffproduktion tber
den Weg der partiellen Oxidationsreaktion an Cu/ZnO/Al,O; beschrieben [78, 79]. Die
partielle Oxidation an Pd-Katalysatoren erfolgt offensichtlich, abhangig vom Support,
mit unterschiedlichen Selektivitaten zwischen CO- und CO.-Bildung. So wurde (ber
Pd/ZnO eine erheblich hohere CO,-Selektivitat erzielt als mit Pd/ZrO,. Dies wird auf die
Bildung von Pd/Zn-Legierungen an der Oberflache des Katalysators zurtickgefihrt [80,
81].

Eine Kombination der Methanol-Dampfreformierung (2.3) mit der partiellen Oxidation
(2.4) wurde erstmals durch Huang [82, 83] beschrieben. Durch Linearkombination
beider Reaktionsgleichungen lasst sich eine Bruttoreaktion mit AgRH =0 finden, die
auch als autothermes Methanolreformieren bezeichnet wird. Bei 300 °C entspricht die

Stochiometrie der Gleichung (2.5).
4 CH,OH+3H,0 +% 0, >4CO, +11H, AH"™ %0 (2.5)

Die neutrale Gesamtwarmeténung macht diese Reaktion selbsterhaltend, d.h. ein
Reaktor muss bei Vernachlassigung von Warmeverlusten ber die Reaktorwand und
der Anderung der Gaswarmekapazitat weder zusatzlich geheizt noch gekihlt werden.
Der maximale Wasserstoffgehalt im Produkt von 65 % bei Verwendung von Luft ist
deutlich hoher als bei der partiellen Oxidation, jedoch geringer als bei der
Dampfreformierung.

Zum Durchfahren von Lastwechselsituationen oder zum Erzielen kirzerer Aufwarm-
zeiten kann die Stochiometrie der Reaktanden dem jeweiligen Warmebedarf des
Reaktors angepasst werden. So kann beispielsweise durch vermehrte Sauerstoff-
zugabe die exotherme Teilreaktion geférdert und damit die Aufwarmzeit des Katalysa-
torbetts verkurzt werden. Da diese Warme direkt am Katalysator frei wird, liegen - im
Gegensatz zur Reaktion in einem von aussen geheizten Reaktor - wesentlich

gunstigere Warmeubertragungsbedingungen vor.
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Die ausgeglichene Warmebilanz der Gesamtreaktion hat jedoch nicht notwendiger-
weise eine gleichmassige Temperaturverteilung im Reaktor zur Folge. Da die
endotherme und die exotherme Teilreaktion am gleichen Katalysator, jedoch nicht mit
gleichen Geschwindigkeiten von Warmeproduktion und Warmeverbrauch ablaufen,
erhdlt man auch bei dieser Reaktion ein uneinheitliches Temperaturprofil mit einer
Temperaturspitze am Reaktoranfang. Die bei der partiellen Oxidation genannten
Probleme kénnen somit auch bei dieser Reaktion auftreten und werden vor allem beim
Ubergang auf grossere Reaktoren beobachtet. Da die Reaktionswarme der schnellen
exothermen Oxidation jedoch im Reaktor verbleiben muss, um die Energie fur die
endotherme Dampfreformierung zu liefern, stellt eine mdgliche Kihlung des Reaktors
im Hot-spot-Bereich keine befriedigende Losung dar.

Zur besseren Verteilung der Reaktionswarme in zwei verschiedenen Reaktionszonen
eines autothermen Methanolreformers schlagt Ma [84] mehrere Reaktorkonzepte vor.
Dabei werden sowohl zylindrische und kugelférmige Anordnungen der beiden
Katalysatorschuttungen vorgeschlagen. Prinzipiell kénnen mit diesen Ldsungen
Verbesserungen des thermischen Verhaltens gegenlber einem adiabatischen
Rohrreaktor erwartet werden. Bei genauer Betrachtung der in der Publikation gezeigten
Simulationen zeigt sich jedoch, dass die darin verwendeten Ansatze teilweise nicht
konsistent sind, so dass keine Schlussfolgerungen aus den Resultaten Ubernommen

werden sollten.

2.6.2. Bisher beschriebene Reaktoren

Da Methanol unter Energieaufwendung aus Wasserstoff hergestellt wird, stiess die
Umkehrung der Bildungsreaktion bis zur Mitte der 80er Jahre auf kein besonderes
Interesse. Einzig flr industrielle Wasserstoff-Kleinverbraucher, deren Wasserstoff-
bedarf fur den wirtschaftlichen Betrieb eines Methan-Steam-Reformers zu gering war
(50...1000 m*® h™"), wurden stationdre Methanol-Dampfreformier-Anlagen gebaut [66,
85]. In der Folge der aufkommenden Diskussion um mogliche Brennstoffzellenantriebe
fur Fahrzeuge wurde dann aber auch Uber die on-board-Reformierung von Methanol
nachgedacht, wobei die ersten Reformer jeweils als Dampfreformer ausgelegt waren.
Umfassende Untersuchungen dazu wurden beispielsweise am Forschungszentrum
Julich [61, 67, 86] und an der Universitdt Duisburg [87] durchgeflhrt. Die dort
gebauten Reformer waren extern beheizte Festbettreaktoren mit Kornschuttung. Der

Reformer des Forschungszentrums Jilich erreichte eine Leistung von 5.5 kW [61] bis
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25 kWe [86] und konnte in Kombination mit einer Membran zu Wasserstoffreinigung
betrieben werden.

Der erste in einem Brennstoffzellenfahrzeug eingebaute Steam-Reformer wurde von
Daimler-Chrysler 1997 im Konzeptfahrzeug NECAR 3 prasentiert, wobei nur begrenzte
Information Uber die Konstruktionsweise vorliegt. Der Reaktor wurde durch einen
katalytischen Brenner mit Anodenabgas der Brennstoffzelle oder mit Methanol beheizt.
Die lange Vorwarmzeit bis zum Erreichen der Betriebstemperatur des Reformers von
etwa 20 Minuten lasst vermuten, dass es sich um einen klassischen Festbettreaktor mit
Katalysatorschittung handelte. Die CO-Feinreinigung erfolgte durch eine
nachgeschaltete selektive Oxidation. Vom Hersteller wurde als Leistung des Fahrzeugs
ein Wert von 50 kW angegeben, die Reichweite einer Tankfullung von 40 Litern
Methanol lag bei etwa 400 km [88]. Spater wurde ein dem NECAR 3 ahnliches
Fahrzeug durch Nissan [89] vorgestellt, wobei ebenfalls ein Vorwarmzeit des Reaktors
von 10 zu 20 Minuten bis zum Erreichen der Betriebstemperatur erwahnt wird.

Zur Vermeidung von Warmeubergangslimitierungen und zur Verbesserung des
transienten Verhaltens eines Dampfreformers kann die Reaktion auch in
Warmetauscherreaktoren mit katalytischer Beschichtung der Wande erfolgen, wobei in
den Kanalen abwechselnd die endotherme Reformierungsreaktion von Methanol und
die exotherme Verbrennung von Anodenabgases oder Methanol durchgefuhrt werden.
Untersuchungen dazu sind z.B. in [90] zu finden. Als Nachteil im Vergleich zum
Festbettreaktor wird dabei noch die geringe Volumenaktivitat des Reaktors aufgrund
der diinnen Beschichtung und die dadurch bei gleicher Belastung schneller auftretende
Deaktivierung des Katalysators angegeben.

Reaktoren, die die partielle Oxidationsreaktion ausnutzen, kénnen sowohl als
katalytische als auch als nichtkatalytische Reaktoren ausgelegt werden. Aufgrund der
hohen Exothermie der Reaktion mit Sauerstoff kann eine Umsetzung bei hoher
Temperatur (>1000 °C) als homogene Reaktion bzw. leicht katalytisch unterstitzt
stattfinden. Ein Vorteil dieser hohen Temperatur ist die Einsetzbarkeit
verschiedenartiger Wasserstofftrager ("multi-fuel concept”) wie Benzin, Methanol oder
Erdgas im gleichen Reformer. Nachteilig ist, dass bei hohen Temperaturen aufgrund
der Gleichgewichtslage als Hauptprodukt Kohlenmonoxid anféllt, so dass noch eine
mehrstufige Shift-Anlage zur Verminderung des CO-Gehalts nachgeschaltet werden
muss. Reformer dieser Art wurden beispielsweise von Arthur D. Little [91-94]
vorgestellt. Prinzipiell muss jedoch festgestellt werden, dass konstruktive Details wie

die Art der verwendeten Katalysatoren oder die Betriebstemperaturen kommerzieller

25



Reaktoren oft nicht erhaltlich sind, was einen Vergleich des Arbeitsprinzips (katalytisch/
nichtkatalytisch) schwierig macht.

Reformer, die die katalytische partielle Oxidation von Methanol nutzen, wurden von
Johnson-Matthey [95-98] und vom Argonne National Laboratory [77, 99] gebaut. Die
auch bei diesen Reaktoren auftretenden hohen Temperaturen kdnnen durch die
Zugabe von Wasser zum Feed verringert werden, wobei der Reaktor dann als
autothermer Reformer aufgefasst werden kann und auch eine hohere
Wasserstoffausbeute erzielt wird.

Problematisch flir den Bau grdsserer autothermer oder exothermer Reaktoren ist
wiederum die thermische Kontrollierbarkeit der Reaktion, da durch die
unterschiedlichen Geschwindigkeiten der endothermen Methanol-Dampfreformierung
und des exothermen Sauerstoffumsatzes am Reaktoranfang Temperaturspitzen
auftreten. Dieses Problem wurde kirzlich durch das Reaktorkonzept von Schifiler
[100] elegant gel6ést. Der fur XCELLSIS (Tochterfirma von Daimler-Chrysler und
Ballard) entwickelte Reaktor zeichnet sich durch ein sehr kurzes Katalysatorbett von
nur 2mm Lange aus. Es besteht aus einer zu Scheiben verpressten pordsen
Kupfermatrix, in die der eigentliche Cu/ZnO/Al,Os-Reformierkatalysator eingebettet ist.
Durch die hohe Warmeleitfahigkeit des Kupfers, die geringe absolute
Gasgeschwindigkeit im kurzen Katalysatorbett und die rdumliche Nahe der beiden
Reaktionszonen ergibt sich ein sehr effektiver Warmetransport in der Schicht. Mit
diesen Aufbau kann ausserdem ein Scale-up problemlos durch Erhéhen der
Plattenflache durchgefluhrt werden, da sich dabei die Gasgeschwindigkeit im
Katalysator und somit das thermische Verhalten - da keine externen
Warmeaustauschflachen gebraucht werden - nicht andert. In der Praxis werden dazu
mehrere einzelne Platten zu ziehharmonikaférmigen Einheiten verbunden, so dass
eine hohe anstrombare Oberflaiche pro Reaktorvolumen erreicht wird. Zur
gleichméssigen Verteilung des Sauerstoffs im Reaktor sind die Platten feedseitig an
der Oberflache mit einer diffusionshemmenden Schicht versehen. Obwohl das sich in
einem solchen Reaktor einstellende Temperaturprofil vermutlich nur sehr schwer
messbar ist, kann von einer sehr guten Isothermie der Konstruktion ausgegangen
werden. Der Reaktor soll zusatzlich problemlos, d.h. in weniger als einer Minute, von
Raumtemperatur kaltstartfahig sein.

Als Nachteil muss der relativ hohe Druckabfall Gber den Reaktor von etwa 600 mbar
angesehen werden, der durch die Konstruktionsweise der Platten hervorgerufen wird.

Weitere Problempunkte konnten eine ungenigende Temperaturwechselstabilitat an
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den Verbindungspunkten der einzelnen Platten sowie eine Instabilitat der Cu-Matrix

gegenlber Sauerstoff im heissen Zustand sein.

2.6.3. Besonderheiten beim Betrieb von Brennstoffzellen mit Reformat

Der Betrieb einer Brennstoffzelle mit Reformat stellt im Vergleich zum Betrieb mit Rein-
wasserstoff zusatzliche Anforderungen an das Gesamtsystem. Prinzipiell handelt es
sich bei einem Reformatgas um eine wasserstoffreiche Gasmischung, deren weitere
Bestandteile im gunstigsten Fall als Inertkomponenten betrachtet werden kdnnen. Da
die Zellspannung der Brennstoffzelle nach der Nernst’schen Gleichung (2.6)

. R-T,  [H0]
Uy, =U7 - 2
ZELL 2 F n [Hz] X [02]1/2

(2.6)

direkt von der Wasserstoffkonzentration an der Oberflache abhangt, muss beim Betrieb
mit Reformat, insbesondere bei hoher Wasserstoffausnutzung durch die dabei
auftretende weitere Absenkung der Konzentration, mit einer geringeren Zellspannung
und somit auch einer geringeren Leistung der Zelle gerechnet werden. Ein weiteres
Problem stellt bei laminarem Fluss in der Zelle die Ausbildung einer wasserstoffarmen
Grenzschicht an der Elektrodenoberflache dar, wodurch ebenfalls die Zellspannung
verringert wird. Um diesen Effekt zu minimieren, muss der Gasfluss durch
entsprechend gewahltes Zelldesign turbulent gestaltet werden. Dies kann durch
Einflhrung eines Flussfeldes in der Bipolarplatte geschehen.

Nachteilig auf die Effizienz eines reformatbetriebenen Brennstoffzellensystems kann
sich ebenfalls auswirken, dass eine Ruckfuhrung (Recycling) des im Anodenabgas
enthaltenen Wasserstoffs nicht ohne weiteres maoglich ist, da sich die Konzentrationen

der weiteren enthaltenen Komponenten (CO,, N,) erheblich aufbauen wirden.

2.6.4. Einfluss der Reformatkomponenten auf die PEM-Brennstoffzelle

Die im Reformat neben Wasserstoff enthaltenen Komponenten haben unterschiedliche
Auswirkungen auf die Anode [101]. Stickstoff kann beispielsweise als Inertkomponente
behandelt werden, die nur einen Verdlinnungseffekt hervorruft. Das wichtigste
Kriterium fir die Reinheit des Reformats ist der Kohlenmonoxidgehalt. Dieser liegt in
Reformaten Uberlicherweise im Bereich von etwa 0.5 bis 5 % [77, 95, 96, 99, 102], an
der Anode sind jedoch abhangig von der Art des Elektrokatalysators schon bei CO-

Konzentrationen von 5 bis 100 ppm erhebliche Leistungseinbussen zu verzeichnen
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[103, 104]. Die starke Vergiftungswirkung von Kohlenmonoxid beruht auf seiner
extrem hohen Adsorptionswahrscheinlichkeit an den verwendeten Edelmetall-
Elektrokatalysatoren. Dadurch blockiert CO die fur die Wasserstoffadsorption wichtigen
aktiven Zentren und unterbindet somit die Zellreaktion. Die Vergiftung erfolgt sehr
schnell und bei geringsten CO-Konzentrationen, ist jedoch reversibel.

Zur Vermeidung der CO-Vergiftung des Elektrokatalysators ist die EinflUhrung eines
CO-Feinreinigungsschrittes zwischen Reformer und Brennstoffzelle notwendig. Dafur
wird im Moment die selektive Oxidation (preferential oxidation - PROX) des
Kohlenmonoxids im wasserstoffreichen Reformat als vielversprechendste Lésung
angesehen [105-109]. Diese Methode, bei der das Kohlenmonoxid durch genau
dosierte Mengen von Luft Uber einem Edelmetallkatalysator bei etwa 100 °C mit
moglichst hoher Selektivitat oxidiert wird, beruht auf der gleichen chemisch-
physikalischen Ursache wie die Vergiftung des Anodenkatalysators der Brennstoffzelle:
CO wird an Edelmetallen wie Pt oder Ru selektiv adsorbiert und kann dadurch mit
Luftsauerstoff umgesetzt werden. Die dabei erreichten Selektivitaten liegen in Bereich
von uber 50 %, d.h. pro umgesetztes Molekul CO wird maximal ein Molekul
Wasserstoff verbraucht. Durch gezielte Mehrschritt-Oxidation [110] kann die
Sauerstoffzugabe  sehr genau erfolgen, so dass die unerwlnschte

Wasserstoffoxidation minimiert wird.

PROX Membran

Druckbereich leicht erhdhter grosser 5 bar
Normaldruck

Produktreinheit CO-freies Reformat rein - H,
Materialkosten gering hoch (Edelmetall)
Handhabung ? Membran sehr empfindlich
Arbeitstemperatur ca. 100 °C ca. 300 °C
Externe Beheizung keine notwendig
CO-Messung notwendig fur O,-Zugabe nicht notwendig

Tabelle 4: Vergleich zwischen PROX (préferentieller Oxidation) und Membranverfahren zur CO-
Feinreinigung des Reformatgases

Eine weitere Option fir die CO-Feinreinigung stellt die Nutzung von

wasserstoffdurchlassigen Membranen dar, beispielsweise aus Pt, Pd/Ta oder Pd/Ag
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[111-113]. Diese kdnnen ein praktisch CO-freies Gas erzeugen, das analog wie
Reinwasserstoff verwendet werden kann [114]. Der fir die Membranen notwendige
Uberdruck kann aber nur bei der endothermen Methanol-Dampfreformierung
Okonomisch sinnvoll erzeugt werden, da bei dieser Reaktion keine Gase im Feed
komprimiert werden mussen. Ein weiterer Nachteil ist die Empfindlichkeit der nur
wenige Mikrometer diinnen Membranen gegeniber Druckschwankungen sowie die
hohe Betriebstemperatur von ca. 300 °C, die nur durch externe Beheizung erreicht
wird. Ausserdem sei noch erwahnt, dass bei Verwendung einer Membran immer
Restwasserstoff im Retentat verbleibt, der in der Brennstoffzelle nicht zur Verfligung
steht. Diese Nachteile machen momentan die selektive katalytische Oxidation zur
technisch bevorzugten Losung, es ist jedoch nicht auszuschliessen, dass mit der
Entwicklung billiger und robuster Membranen mit hoher Permeation bei niedrigen
Driicken diese Technologie wieder aufgegriffen werden konnte.

Der Aufwand im CO-Feinreinigungsschritt kann durch die Erhéhung der CO-Toleranz
der Brennstoffzelle drastisch gesenkt werden, wenn beispielsweise der akzeptierte CO-
Gehalt von 10 ppm auf 100 ppm erhéht wird. Ansatze daflr sind die Entwicklung von
CO-toleranten bimetallischen Elektrokatalysatoren, beispielsweise Pt/Ru [103, 115]
oder die Erhdéhung der Zelltemperatur, um die CO-Desorption zu verbessern.
Ausserdem kann der letzte Schritt einer CO-PROX direkt in die Brennstoffzelle
integriert werden. Diese als "air-bleed” bezeichnetet Technik besteht in der Dosierung
geringer Mengen Sauerstoff in das Anodengas, wodurch eine Oxidation des am
Elektrokatalysator adsorbierten Kohlenmonoxids erreicht wird. Damit kann
beispielsweise durch Zugabe von 2 % Luft der Betrieb einer mit Pt beladenen Zelle
praktisch ohne Leistungseinbussen bei einem CO-Gehalt im Anodengas von 100 ppm
ermoglicht werden, bei Verwendung von Pt/Ru als Elektrokatalysator genigt bereits
eine Luftzugabe von 1 % Luft, um diesen Effekt zu erzielen [104, 112].

Eine sehr neue und vielversprechende Moglichkeit der Erhohung der CO-Toleranz
stellt die pulsférmige Veranderung des Anodenpotentials der Zelle dar [116]. Dabei
wird das Anodenpotential soweit erhoht, dass das adsorbierte CO elektrochemisch
oxidiert wird. Durch Anpassung der Pulsdauer und Pulsfrequenz an die CO-
Konzentration wurde ein Betrieb der Brennstoffzelle bis zu einem CO-Gehalt von 1 %
ermoglicht.

Neben Kohlenmonoxid kénnen auch andere Bestandteile des Reformats nachteilige
Wirkung fir die Brennstoffzelle haben, wobei allgemein deren Auswirkungen geringer

als die von Kohlenmonoxid sind. Kohlendioxid beispielsweise hat einen milden
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Vergiftungseffekt auf den Elektrokatalysator, da es zwar bedeutend schwacher auf der
Edelmetalloberflache gebunden wird als CO, dort aber durch Reaktion mit Wasserstoff
CO bilden kann und somit den Katalysator vergiftet. Dies spielt jedoch aufgrund der
langsamen Kinetik der Reaktion bei den niedrigen Zelltemperaturen von rund 60 bis
90 °C nur eine geringe Rolle fur die Zellleistung [117].

Nach dem gleichen Prinzip, d.h. ebenfalls durch Bildung von CO an der Oberflache,
erfolgt die Vergiftung durch Methanol. Hier werden Mengen unter 1 % als unproble-
matisch angesehen [101]. Da ein effizienter Reformer mdglichst kompletten
Methanolumsatz zeigen sollte und Spuren von Methanol im PROX-Schritt verbrannt
werden kdnnen, ist diese Grenze auch als erreichbar anzusehen. Analoges lasst sich
fur DME sagen.

Nichtumgesetztes Wasser bzw. Wasser als Produkt der PROX wird fir die
Feuchthaltung der Membran benétigt und stellt somit eher einen gewilinschten
Gasbestandteil dar.

Die genannten Punkte zeigen, dass der Betrieb von PEM-Brennstoffzellen mit
Reformat im Vergleich zum Reinwasserstoffbetrieb zusatzliche Probleme aufwirft;
prinzipiell lasst sich jedoch vermuten, dass durch die Kombination der externen
Feinreinigung mit der internen Erhéhung der CO-Toleranz ein Betrieb von
Brennstoffzellen mit CO-haltigem Reformat auch unter transienten Bedingungen mit

den dabei erwarteten CO-Spitzen mdglich sein wird.
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3. Thermodynamische Grundlagen des
autothermen Reformierens

3.1. Feedzusammensetzung des autothermen Reaktors

Das Ziel der Wasserstoffbereitstellung flir mobile Anwendungen stellt einige klare
Anforderungen an die Bau- und Betriebsweise eines Reaktors. Ein wichtiger Aspekt ist
die Gewabhrleistung der thermischen Selbsterhaltung (Autothermie) der Reaktion nach
Beendigung der Start-up-Phase. Dies bedeutet, dass der Reaktor ohne Warmezufuhr
von aussen arbeiten muss. Bei reiner partieller Oxidation (exotherm) ist dies wonhl
problemlos erreichbar. Wird dem Feed jedoch Wasser zugesetzt, um die
Wasserstoffausbeute durch die dann ablaufende endotherme Dampfreformierung zu
erhdhen, darf die Gesamtwarmebilanz des Systems nicht negativ werden, um immer
noch eine Erhaltung der Reaktion zu gewahrleisten. Die ist nur bis zu einem genau
definierten Verhaltnis zwischen Methanol und Wasser mdglich, eine weitere Erhdhung
des Wassergehalts wirde die Gesamtreaktion endotherm machen, was
beispielsweise zu unvollstandigem Umsatz fuhren konnte.
Die Kopplung der partiellen Oxidation (3.1)
CH,OH+050, +2N, —» CO, +2H, +2N, (3.1)
und der Dampfreformierung (3.2)
CH,OH+H,0 —» CO, +3H, (3.2)
ergibt eine Gleichung der Form
(n+1)CH,OH+050, +nH,0+2N, —» (n+1)CO, + (3n+2) H,+ 2N, (3.3)
wobei n das Verhaltnis zwischen Dampfreformierung und partieller Oxidation darstellt.
Durch Kenntnis der Reaktionsenthalpie der Bruttoreaktion als Funktion des Parameters
n kann das Verhaltnis von Methanol zu Wasser und Sauerstoff im Feed eingestellt

werden.
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Zur Gewichtsminimierung des gesamten Systems sowie mdglicherweise zur
Verringerung von Temperaturspitzen ware es moglich, den Reaktor direkt mit flissigem
Feed ohne vorherigen Verdampfungsschritt zu betreiben. Das Methanol-Wasser-
Gemisch wirde dabei direkt auf das heisse Katalysatorbett gespriht und dort
verdampft.

Im nachfolgenden Abschnitt werden Berechnungen zur Feedzusammensetzung unter

verschiedenen Annahmen gezeigt. Die dabei verwendeten Daten sind in Tabelle 5

zusammengefasst.
Bildungsenthalpie Verdampfungsenthalpie Gaswarmekapazitaten
AgH(T)=A+BT+CT? AH Co
inkJ mol" @ inkJ mol™ ® inJ (mol K)" ©
A B C

CH;OH -1.882.10> -4.982.10% -2.079-10° 35.39 43.89
H,O -3.934.10° 1.591-10* -1.394.10°® 40.66 33.58
CO, -1.122.10° 8.118.10° -8.042.10° - 37.11
N, - 29.13
Ha - 28.82

Tabelle 5: (F)ur die Berechnungen verwendete thermodynamische Grossen: @ aus [118]), ® aus [53],
“ aus [119])

a) Berechnung von n bei ausschliesslicher Betrachtung der Reaktionsenthalpie
Bei dieser Berechnung wurden die Reaktionsenthalpien der Reaktionen (3.1) und (3.2)
bei verschiedenen Temperaturen berechnet. Aus der Bedingung AgH =0 fir die
Gesamtreaktion (3.3) erhadlt man die Temperaturabhangigkeit des Parameters n. Die
Ergebnisse sind in Abb. 5 dargestellt.
Es zeigt sich, dass als gute Naherung fir die Autothermie im Temperaturbereich von
250 °C...350 °C ein Verhaltnis von 1 zu 3 zwischen partieller Oxidation und
Dampfreformierung angenommen werden kann. Damit kann folgende Reaktions-
gleichung formuliert werden:

4CH,OH+050, +3H,0+2N, » 4CO, +11H, +2N, (3.4)
Der maximale Wasserstoffgehalt im Produkt betragt bei dieser Feedstdéchiometrie 65%

und liegt damit zwischen den Werten der beiden Teilreaktionen.

32



b) Berechnung der Stéchiometrie unter Beachtung der Verdampfungsenthalpie
Wird flussiges Methanol-Wasser-Gemisch in den Reaktor eingespritzt, so muss bei
autothermer Reaktorfahrweise neben der Reaktionswarme der Dampfreformierung
auch die Verdampfungswarme AyH; der flissigen Feed-Komponenten durch die
Reaktionswarme der partiellen Oxidation erbracht werden. Die Warmebilanz unter
Einbeziehung des Verhaltnisses n zwischen den beiden Reaktionen lautet dann:

0 = AgHeox + N AgHg: + (N+1) AyHye0n ¥ N AVH 0 (3.5)

— _ARHPOX — AVHMeOH
ARHSR + AVHMeOH + AvHHzo

(3.6)

Die Ergebnisse werden ebenfalls in Abb. 5 gezeigt. Das Verhaltnis zwischen partieller
Oxidation und Dampfreformierung betragt damit zwischen 1:1 und 1:1.1, die Naherung
auf ersteren Wert fuhrt zur Bruttogleichung

2CH,OH+1/20, +H,0+2N, > 2CO, +5H, +2N, (3.7)
Mit dieser Stochiometrie kann ein Wasserstoffgehalt von 55 % im Produktgas erreicht

werden.

c¢) Berechnung von n unter zusétzlicher Annahme eines Abgaswérmeverlustes
Wenn man davon ausgeht, dass die heissen Produktgase nicht zur Feedvorheizung
verwendet werden, ergibt sich ein Warmeverlust, der von der Temperaturdifferenz
AT = (Oas - Oein) zwischen Eingang und Ausgang und der Warmekapazitat des
Produktgases abhangt. Die Warmebilanz aus dem vorherigen Abschnitt muss deshalb
noch durch einen Verlustterm erganzt werden:

0= AgHoox * N AgHse + (M+1) AyHyeon + N AyHGo + Qe (3.8)

mit Qo= AT [N (5% + 3 cp?) + (c5% +2¢p? + 2 ¢3%)] (3.9)
Dabei werden die Warmekapazitaten als temperaturunabhangig angesehen. Die
Kombination der beiden Gleichungen fihrt zu

—AgHoox — AyHyeon — (cg°2 +2ch% + ZCEZ) AT

n=
ArHsr + AyHyeon + AyHipo + (5% +3ch? ) AT

(3.10)

Unter Annahme einer Feedtemperatur von 20°C und einer Abgastemperatur von
250 °C erhalt man flir Reaktortemperaturen zwischen 250 °C und 350 °C ein Verhaltnis
von partieller Oxidation zu Dampfreformierung von etwa 1 zu 2/3, was folgender
Bruttoreaktionsgleichung entspricht:

5CH,OH+150, +2H,0+6N, - 5CO, +12H, +6 N, (3.11)
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Mit dieser Feedstdchiometrie von 82 zu 18 Massenteilen Methanol und Wasser betragt

der stéchiometrisch maximal mogliche Wasserstoffgehalt im Produkt 43%.

d) Zusammenfassung und Schlussfolgerungen

4
Abb. 5: Temperaturabhéngigkeit des

Parameters n (siehe Gleichung (3.3))
unter verschiedenen Randbedingungen.
1 - bei ausschliesslicher Betrachtung der
Reaktionsenthalpien,

2 - bei Aufbringung der Feed-
Verdampfungsenthalpie durch die
Reaktion,

2 3 - bei zusatzlichem Abwéarmeverlust
durch eine Abgastemperatur von 250 °C

273 373 473 573 673 T (K) 773

In Abb. 5 ist der stéchiometrische Parameter n fir alle drei Annahmen in Abhangigkeit
von der Reaktionstemperatur aufgetragen (tabellierte Werte: siehe Anhang 1). Es zeigt
sich, dass die fur die Verdampfung des Feeds zuzufiihrende Warme sowie der
Warmeverlust Uber das Abgas erhebliche Auswirkungen auf die Warmebilanz des
Systems haben. Durch effektiven Warmetausch zwischen den Stoffstromen koénnte
dieser Betrag minimiert werden, was die Gesamteffizienz des Fahrzeugs verbessern
wlrde. Diese Optimierung des Warmetauschs geht jedoch mit einer Erhéhung des
Fahrzeuggewichts durch die ndtigen Warmetauscher einher. Da die Abwarme der
Brennstoffzelle auf dem Niveau von 60 °C bis 80°C nur zur Vorwarmung, nicht jedoch
zur Verdampfung des Feeds ausreicht, die Warmekapazitat des Reformerabgases
zwar vom Temperaturniveau, jedoch nicht vom Warmeinhalt her die Verdampfung des
Feeds ermoglichen kann, ausserdem bei Lastwechseln eine Ruckkopplung
unvermeidbar ware, ergeben sich zwei mogliche Losungen:
1. Betrieb des Reaktors mit flissigem Methanol, d.h. Verdampfung im heissen
Katalysatorbett
2. Verdampfung des Feeds mit einem externen katalytischen Brenner, der mit
Methanol (in der Startphase und im ftransienten Bereich) oder mit

nichtumgesetztem Wasserstoff (Anodenabgas) der Brennstoffzelle betrieben wird.
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Die externe Verdampfung wirkt sich vorteilhaft fir den maximalen Wasserstoffgehalt im
Produktgas aus, die interne Verdampfung verringert das Gewicht des Fahrzeuges.
Welche Variante gunstiger ist, kann nur Uber Systemanalysen, mdglichst mit

Modellierung des transienten Verhaltens herausgefunden werden.

3.2. Berechnung der maximal erreichbaren Reaktortemperatur

Zur Abschatzung der Durchfiihrbarkeit des Prozesses sollten die maximal erreichbaren
Temperaturen im Reaktor bekannt sein. Diese Maximaltemperatur ergibt sich als die
adiabatische Temperaturerh6hung der Produkigase bei vollstiandigem Sauerstoffum-
satz durch Totaloxidation, wobei ein Warmeverlust Uber die Reaktorwand
ausgeschlossen wird. Dies entspricht einer "worst case"-Annahme, die von einer
Oxidationszone ohne Dampfreformierungsanteil am Reaktoranfang ausgeht. Diese
Maximaltemperatur stellt somit die theoretisch maximal erreichbare Temperaturspitze
im Fall eines run-away dar. Seine Kenntnis ist fur die Materialauswahl sowie die
einzubauenden Sicherheitsmechanismen bedeutsam.

Es werden die drei Feedzusammensetzungen des vorhergehenden Abschnitts sowie

die partielle Oxidation von Methanol nach Gleichung (3.1) untersucht.

a) Feedzusammensetzung 4 CH;0OH + 0.5 O, + 3 H,O + 2 N,

Dieser Fall ist autotherm, wenn nur die angegebene chemische Reaktion betrachtet

wird, d.h. die Reaktanden missen gasférmig auf den Katalysator dosiert werden. Somit

muss keine Reaktionsenergie fur das Verdampfen zur Verflugung gestellt werden.

Andererseits kdnnen Temperaturspitzen nicht durch verdampfendes Edukt gekinhlt

werden.

Bei ausschliesslichem Sauerstoffumsatz durch Totaloxidation kann aus den Edukten

der Gleichung (3.4) folgende Reaktionsgleichung formuliert werden:
12CH,OH+150, +9H,0+6N, > 11 CH,OH + CO, + 11H,0 + 6 N,

3.12
AgH=-676 kJ mol” ( )

Die maximale Temperaturerh6hung ergibt sich nach

AT = e

“>'nep
i

wobei Znicip die Gesamtwarmekapazitat des Produktgasstromes (inkl. N) darstellt.

(3.13)

Mit diesem Ansatz erhdlt man eine adiabatische Temperaturerhdhung von 635 K.
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Dieser Wert bedeutet, dass die Reaktion im unglinstigsten Fall einen Hot-Spot dieser
Grdssenordnung produzieren kann. Die maximal erreichbare Reaktortemperatur bei
einem run-away ergibt sich als Summe der Feedvorwarmtemperatur (mindestens

100 °C zur Wasserverdampfung) und der Hot-spot-Temperatur.

b) adiabatische Temperaturerhbhung bei gleichzeitiger Feedverdampfung

Bei Einsatz von unverdampftem Flissigfeed kann die adiabatische
Temperaturerhéhung verringert werden, da ein Teil der freiwerdenden
Reaktionswarme flr die Feedverdampfung aufgebracht werden muss. In diesem Fall
wird jedoch eine etwas abweichende Zusammensetzung des Feeds (siehe Abschnitt
3.1 b) verwendet, damit die Gesamtenergiebilanz immer noch autotherm ist. Unter der
Annahme, dass im ersten Reaktorteil nur Feedverdampfung und Totaloxidation von
Methanol stattfinden, kann die adiabatischen Temperaturerh6hung berechnet werden.
Die Reaktionsgleichung bei vollstdndigem Sauerstoffumsatz durch Totaloxidation ist:

6 CH,OH+3/20,+3H,0+6N, > CO, +5CH,OH+5H,0+6N,

3.14
AgH= -676kJ mol” (3:14)

Die adiabatische Temperaturerhéhung erhalt in diesem Fall man nach
AgH=> nAH,
> ncy

Da der Feed nicht vorgeheizt - also mit Raumtemperatur zugefihrt wird, betragt die

AT, =- = 570K (3.15)

maximale madgliche Reaktortemperatur in diesem Fall etwa 600 °C. Der Prozess ist

somit bei diesen Feedverhaltnissen im Run-away-Bereich besser kontrollierbar.

¢) Annahme von Flissigfeed und Abwérmeverlust

Die Feedzusammensetzung fur eine autotherme Fahrweise bei Einsatz von
Flissigfeed und zusatzlichem Warmeverlust tUber das Abgas (6 = 250 °C) entspricht
naherungsweise der Gleichung (3.11). Geht man wiederum von vollstandigem

Sauerstoffumsatz durch Totaloxidation nach (3.16) aus,

5CH,0H+1.50, +2H,0+6 N, - CO, + 4 H,0 + 4 CH,OH + 6 N,

(3.16)
AgH =-676kJ/mol

so ergibt sich mit der darin enthaltenen Stéchiometrie die adiabatische Temperatur-
erhéhung entsprechend Gleichung (3.15) mit 801 K. Der erhohte Sauerstoffanteil im

Feed sowie die geringere zu verdampfende Flissigkeitsmenge im Vergleich zum
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vorherigen Fall fuhrt also zu einer bedeutend hdheren maximalen adiabatischen

Temperaturerh6hung.

d) Berechnung bei Einsatz von reinem Methanol (ohne Wasserzugabe)

Die Feedzusammensetzung der partiellen Oxidation von Methanol nach Gleichung

(2.2) fuhrt bei komplettem O,-Umsatz durch Totaloxidation zu folgender Stochiometrie:
3CH,OH+150,+6N, » CO, +2H,0+2CH,OH+6N,

3.17
AgH = — 676 kJ mol ™! (3.17)

Die Berechnung der adiabatischen Temperaturerhbhung unter Beachtung der
Verdampfungsenthalpie von Methanol erfolgt analog den vorangegangenen
Rechnungen. Man erhalt eine maximale adiabatische Temperaturerhhung von
1554 K.

d) Zusammenfassung und Schlussfolgerung
Tabelle 6 zeigt die Zusammensetzungen von Feed und Produkt (bei jeweils 100%

Umsatz und Ausbeute) sowie die maximal erreichbaren Reaktortemperaturen.

Reaktionsfiihrung Feed Tout - Tin Produkt AT
Zustand NMeOH Ni20 K H> (%) (K)
exotherm flissig 1 0 0 40 1554
autotherm gasf. 1 0.75 0 65 635
flissig 1 0.5 0 55 570
fllissig, 20°C 1 0.4 250 43 801
Tabelle 6: Zusammenfassung der berechneten Werte ! bei ausschliesslicher Totaloxidation

Anhand der Werte ist erkennbar, dass die bei der Reaktion moglichen Temperatur-
spitzen weit Uber die flr einen sinnvollen Reaktorbetrieb gesetzten Grenzen
hinausgehen. Obwohl die autotherme Fahrweise gegentber der exothermen partiellen
Oxidation eine wesentliche Absenkung der adiabatischen Temperatur ermdglicht, sind
gerade bei dieser Fahrweise die Konsequenzen fir die Reaktorkonstruktion erheblich:
da die entstehende Warme nicht einfach an die Umgebung abgeleitet werden darf,
sondern komplett zwischen Oxidations- und Dampfreformierungszone ausgetauscht
werden muss, ist ein solcher Reaktor vermutlich nicht als klassischer Schuttbettreaktor
betreibbar. Der von Schifler [100, 120] entwickelte und in Abschnitt 2.6.2 erwahnte

Reaktor tragt diesem Fakt auf elegante Weise Rechnung.
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Da die fur die Dampfreformierung von Methanol als aktiv bekannten Katalysatoren
ausnahmslos auch die Oxidation von Methanol katalysieren, ist eine abgestufte
Mischung unterschiedlich aktiver Oxidations- und Dampfreformierungskatalysatoren

zur Nivellierung des Temperaturprofils nicht maglich.

3.3. Gleichgewichtsberechnungen

Thermodynamische Gleichgewichtsberechnungen zum autothermen Reformieren
kdnnen einen ersten wichtigen Hinweis auf gunstige Temperaturbereiche fur die
Prozessfiihrung und die dabei zu erwartenden Umsatze und Ausbeuten geben.
Ausserdem kann die Tendenz zur Bildung von Nebenprodukten abgeschatzt werden.
Relevanz erhalt die Betrachtung auch fur Reaktoren, die mit wechselnder Belastung
betrieben werden, da im Teillastbereich durch die hohe Verweilzeit der Gase mit der
Einstellung des chemischen Gleichgewichtszustandes gerechnet werden kann.

Wie in Abschnitt 2.6.4 begrindet, kommt dem Nebenprodukt Kohlenmonoxid bei der
Methanolreformierung besondere Bedeutung zu. Deshalb wurde CO neben den
Feedkomponenten (CH3;OH, H,O, N,, O;) und den Komponenten des idealen
Produktgases (CO,, H,) bei den Berechnungen bericksichtigt. Die Bildung von
Dimethylether wurde nicht betrachtet, da dieser als Nebenprodukt weniger Bedeutung
hat als CO (siehe 2.6.4) und die DME-Bildungsreaktion durch die Wahl des
Katalysators stark unterdruckt werden kann.

Zur Berechnung der Konzentrationen im Reaktor wurden die Reaktionen
Dampfreformierung (SR), partielle Oxidation (POX) und Konvertierung (WGS) gewahilt.
Die thermodynamischen Gleichgewichtskonstanten (3.18) bis (3.20) dieser drei
Reaktionen beschreiben das System zusammen mit den drei Elementbilanzen fur C, H
und O komplett.

3
n n
Keg = ——c02 12 (3.18)
" nMeOH nHZO (Zni )2

n n
Kyes = co2 "H2 (3.19)
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2
n n
Kpox = e (3.20)
Myveon Noz (Zni)

Die temperaturabhangigen Werte fur die Gleichgewichtskonstanten K; wurden nach
Gleichung (3.21)
ARG =-RTInK (3.21)

aus den freien Standardreaktionsenthalpien AgRG® berechnet. Die Temperatur-
abhangigkeiten der Gibbs-Enthalpien wurden [118] entnommen.

Das Gleichungssystem kann aufgrund der sehr hohen Werte der
Gleichgewichtskonstanten fur die partielle Oxidation im gesamten Temperaturbereich
dahingehend sinnvoll vereinfacht werden, dass der Sauerstoffumsatz als komplett
betrachtet wird. Damit erhalt man ein System aus drei Elementbilanzen sowie zwei
Gleichgewichten (Dampfreformierung und Konvertierung). Dieses System konnte mit
der Software MATHEMATICA [121] geldst werden.

Die Ergebnisse der Berechnungen sind grafisch in Abb. 6 dargestellt. Es zeigt sich,
dass mit steigender Temperatur der Methanolumsatz zunimmt, wobei schon bei 200°C
mehr als 99.9 % Methanolumsatz mdglich sind. Die CO-Gehalte steigen mit erhéhter
Temperatur standig an, bei 300 °C wird ein Gehalt von 5.3 % berechnet, bei etwa
500 °C wird eine jeweils 50 %ige Selektivitat von CO und CO, erreicht. Das Maximum
der Wasserstoffproduktion im Gleichgewicht liegt bei etwa 200 °C und 62.3 %. Da die
Kurve in diesem Bereich jedoch relativ flach verlauft, werden auch bei héheren
Temperaturen noch Gleichgewichtskonzentrationen um 60 % erreicht. Eine hohe CO,-
Selektivitdt des verwendeten Katalysators und eine langsam ablaufende umgekehrte
Shift-Reaktion  ermoglichen prinzipiell auch Wasserstoffgehalte Uber der
Gleichgewichtskonzentration, die durch die Stdchiometrie gesetzte Grenze liegt jedoch
bei 65 %.
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Abb. 6: Gleichgewichtszusammensetzung eines Methanol-Reformats in Abhangigkeit von der
Temperatur. Stoéchiometrie der Reaktanden entsprechend Gleichung (3.4) unter

Annahme vollstandigen Sauerstoffumsatzes.
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4. Experimenteller Teil

Die in dieser Arbeit enthaltenen Messergebnisse wurden an einer Reihe verschiedener
Gerate und Installationen ermittelt. Da die Ergebnisse der einzelnen Versuche
gemeinsam mit deren Auswertung behandelt werden, wurde zu Gunsten der
Ubersichtlichkeit der Beschreibung der einzelnen verwendeten Messmethoden und

Gerate deshalb ein eigenes Kapitel eingeraumt.

4.1. Thermogravimetrie mit Fourier-Transform-Infrarot-Detektion
(TG-FTIR)

Fir die TG-FTIR-Versuche zum Screening der Dampfreformierungsaktivitat
verschiedener Katalysatoren wurde eine Kopplung aus Thermogravimeter (DuPont
Instruments 951 Thermogravimetric  Analyzer) und Fourier-Transform-Infrarot-
Spektrometer (Bomem MB 100 Michelson Series) mit MCT (mercury cadmium
telluride) - Detektor eingesetzt. Die zu untersuchende Katalysatorprobe (30-100 mg)
befindet sich wahrend der Versuche in einem Edelstahlkorbchen, das an einem
Quarzstab, welcher gleichzeitig als Waagenarm dient, in der beheizbaren
Thermogravimetrie-Einheit aufgehangt ist. Nahe der Probe befindet sich ein
justierbares Thermoelement, das zur Uberwachung der Probentemperatur dient. Der
Probenraum wird standardmassig mit 230 ml min™ Helium gespiilt. Wahrend des
eingestellten Temperaturprogramms kénnen verschiedene Reaktionsgase, wie
beispielsweise Wasserstoff oder Sauerstoff, mittels Massenflussreglern in den die
Probe umspllenden Gasstrom dosiert werden. Die von der Probe entwickelten Gase
sowie die nicht umgesetzten Reaktionsgase werden durch den Heliumstrom in die
Klvette des Infrarotspektrometers geleitet. Der Kuvettenspulstrom, der zur
Sauberhaltung des Fensters und der Spiegel nahe der Endplatten eingefuhrt wird,
betragt 1300 ml min™ Helium. Dieser hohe Spiilstrom garantiert eine gute zeitliche

Auflésung der IR-Signale.
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Die Anlage eignet sich gut fir Screeningmessungen von Katalysatoren, da

- nur geringe Mengen (30...100 mg) an Probe bendtigt werden,

« die Detektion mittels Infrarotspektroskopie sehr empfindlich ist,

. das Beladen mit Probe gegenuber Rohrreaktoren sehr schnell und unproblematisch
erfolgt,

. die Aktivierung des Katalysators direkt im Gerat erfolgen kann,

« durch die Temperaturprogrammierung in kurzer Zeit ein guter Uberblick tber die
Aktivitat in einem weiten Temperaturbereich erreicht wird.

Um die fur die Methanol-Dampfreformierung bendtigte Mischung aus Methanol und

Wasser in das Gerat einzubringen, kann aufgrund des hohen Dampfdrucks von

Methanol und der grosse Siedepunktsdifferenz zwischen Methanol und Wasser nicht

mit eine gasdurchstromten Waschflasche gearbeitet werden; die produzierte

Gasmischung enthielte sonst fast ausschliesslich Methanol. Deshalb wurde auf eine

Pumpe (RCT M16, Reichelt Chemietechnik) zurtckgegriffen, die das Methanol-

Wasser-Gemisch (Massenverhaltnis 70/30, 0.31 mlh™) in ein beheiztes T-Stiick

einbringt, in dem der entstehende Dampf mit 50 ml min™" Helium gemischt wird.

Das Methanol/Wasser-Verhaltnis wurde so gewahlt, dass bei kleinster Pumpleistung

gerade keine oder nur sehr geringe Mengen Wasser in den nicht beheizten

Schlauchen hinter dem Verdampfer auskondensierten. Obwohl so das kleinste

technisch mogliche molare MeOH/H,O-Verhaltnis (4 zu 3) erreicht wurde, lag im Gas

immer noch ein Uberschuss an Methanol im Vergleich zur Stéchiometrie der

Dampfreformierung (ideal: Wasser zu Methanol 1 zu 1) vor.

Das wahrend der Reaktion am zu testenden Katalysator entstehende Gasgemisch

wurde im Infrarotspektrometer analysiert, so dass die Feedkomponenten Wasser und

Methanol sowie die Produkte Kohlenmonoxid und Kohlendioxid quantifiziert werden

konnten.

4.2. Mikroreaktoranlage

Zur Durchfihrung der Katalysatortests im Mikroreaktormassstab stand eine
Versuchsanlage zur Verfiigung, die im Laufe der Arbeit mehrmals modifiziert wurde.
Teile der Resultate wurden noch in einem Rohrreaktor erzielt, der sich im Inneren
eines Injektors eines Gaschromatographen befand. Dieser Aufbau wurde bald

zugunsten eines eigenstandigen elektrischen Ofens aufgegeben. Ebenfalls wurde die
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anfanglich  verwendete = Kombination aus  GC-MS-Analytk und  einem
Wasserstoffdetektor (Modell 2506.1, Orbissphere) sowie einem elektrochemischen
Sauerstoffdetektor (Modell 2123, Orbisphere) durch eine GC-Mehrsaulenschaltung mit
Flammenionisationsdetektor und Warmeleitfahigkeitsdetektor ersetzt. Diese fir die

meisten Messungen genutzte Anordnung ist im Folgenden umfassend beschrieben.

externe Messung VN:  Nadelventil
> Gasfluss im Feed

i VT:  Absperrventil, temperaturbestandig
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Abb. 7: Aufbau der Mikroreaktor-Testanlage

Aufbau

Der Aufbau der computergesteuerten Mikroreaktoranlage wird in Abb. 7 gezeigt. Die
Dosierung der Reaktionsgase erfolgt Giber Massenflussregler der Bronkhorst HighTech-
Serie, die eingestellten Flisse konnen am Ausgang des Dreiweghahns V3 mittels
elektronischem Gasflussmesser (ADM 2000, J&W Instruments) Uberprift werden. Die
flussigen Reaktanden (Methanol, Wasser) werden uber eine Zweikolbenpumpe (RCT
M16, Reichelt Chemietechnik) in den elektrisch beheizten Verdampfer (Rohrwicklung
mit Heizband, temperaturgeregelt) dosiert und danach mit den vorgeheizten
gasformigen Reaktanden vermischt. Mittels der temperaturbestandigen Edelstahl-

Faltenbalgventile VT1 und VT2 (Nupro) kann der Eduktstrom wahlweise Uber den
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Reaktor oder an diesem vorbei direkt zur Analyseneinheit gefuhrt werden. Zur
Gasanalyse kann der Fluss Uber die Probenschleife des Gaschromatographen Uber
zwei Nadelventile VN1 und VN2 (Nupro Feindosierventil) eingestellt werden. Um eine
Kondensatanalyse und Bilanzierung zu ermdoglichen, befindet sich eine Tiefkihlfalle
(Ethanol / flissiger Stickstoff) im Hauptabgasstrom.

Der Reaktor ist ein innenseitig quarzbeschichtetes 1/4"-Stahlrohr (Supelco) mit einem
Innendurchmesser von 4 mm. Darin befindet sich mittig ein 1.5 mm-Schutzrohr aus
Edelstahl, das ein verschiebbares Thermoelement enthalt. Die Heizung erfolgt tber
einen elektrischen Ofen (PSI-Eigenbau), der durch verschiedene Einsatze an
Reaktorrohre bis zu einem dusseren Durchmesser von 1 cm angepasst werden kann.
Die mit dem Ofen erreichbare Maximaltemperatur betragt 650 °C, die isotherme (1 K)

Zone hat bei dem verwendeten 1/4"-Rohr eine Lange von etwa 6 cm (siehe Abb. 8).

650 650 | Abb. 8: Temperaturprofil des
0 (°C) elektrischen Ofens bei
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Die Anlage ist computergesteuert; d.h. die Temperaturen, der Anlagendruck, die
Massenflussregler sowie die Pumpe werden direkt Gber ein in der Oberflache LabView
programmiertes virtual instrument Gberwacht und gesteuert, die Zeitverldufe der Werte
kdnnen gespeichert werden. Durch eine automatische Abschaltung der Anlage im Falle
von Temperatur- oder Druckalarm ist es moglich, Dauerversuche ohne eine standige

personelle Uberwachung durchzufiihren.

Produktanalyse
Die Analyse der Produktgase erfolgt in einem Gaschromatographen HP 5890Il tber

eine Mehrsaulenschaltung wie in Abb. 9 gezeigt. Der in der unteren Halfte des Bildes
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dargestellte Teil mit Ventil V4 und der Saule AT5 (30 m x 0.53 mm, Alltech) sowie dem
Flammenionisationsdetektor (FID) dient der Analyse der organischen Komponenten
des Gasstroms. Das daflr verwendete Tragergas ist Helium (Reinheit 4.6, zusatzlich
durch ein Supelco "OMI-Tube" von Sauerstoffresten, Feuchtigkeit und
Kohlenwasserstoffen gereinigt). Der in Abb. 9 in der oberen Halfte dargestellte Teil mit
Ventil V1, der HP-PlotQ-Saule (30 m x 0.53 mm, Hewlett Packard), dem Ventil V2, der
Molekularsiebsdule MS 5A (30 mx0.53 mm, Hewlett Packard) und dem
Warmeleitfahigkeitsdetektor (thermal conductivity detector, TCD) dient hauptsachlich
der Bestimmung der nichtkondensierbaren Gase, jedoch lassen sich damit ebenfalls
Methanol, Wasser und DME bestimmen. In diesem Teil wird als Tragergas Neon
(Reinheit 5.0, ebenfalls zusatzlich dber ein Supelco OMI-Tube gereinigt) verwendet, da
Helium keine eindeutige Detektion von Wasserstoff mittels TCD erlaubt. Dies ist auf die
nichtlineare Abhangigkeit der Warmeleitfahigkeit einer H,/He-Mischung von der H,-
Konzentration mit einem Minimum bei etwa 8 % zurlckzuflhren [122, 123]. Zur Ldsung
dieses Problems kann mit einer Mischung aus 8 % Wasserstoff in Helium oder mit

Neon als Tragergas gearbeitet werden.

Carrier 1 (Ne) MS 5A
6
5
V2 B
OFF TCD
Sample In 3
Inj A
I 2
| —
Split Out
Carrier 2 (He) 7
8
— v
OFF A
Split Valve
- p_l_ FID
10
1 2 ATS
Split Out Aux. Temp :Valve 1/2
Ext. Heater: Valve 4
Sample Out
KG 27.5.99 geneu.rp|

Abb. 9: GC-Mehrsaulenschaltung fiir die Produktanalyse der Mikroreaktoranlage

Unabhangig von der gaschromatographisch  durchgefliihrten Analyse im

Produktgasstrom kann fir die Analyse des Wassergehaltes im Kondensat eine
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coulometrische Wasserbestimmung nach Karl-Fischer an einem 737 KF Coulometer
(Metrohm) durchgeflihrt werden.

Im Grundzustand der Saulenschaltung, wie in Abb. 9 dargestellt, sind alle Ventile in
OFF-Stellung. Dabei werden beide Probenschleifen mit Analyt geflllt und die Saulen
mit Tragergas gespult. Nach Umschalten der Ventile V1 und V4 auf ON-Stellung wird
der Probenschleifeninhalt durch Tragergas Uber den variablen Split auf die Saulen
gespult. Die Saule AT 5 trennt die organischen Komponenten, deren Detektion im FID
erfolgt. Die PoraplotQ-Saule trennt sowohl CO, als auch die kondensierbaren
Bestandteile von den anderen nichtkondensierbaren Gasen. In der Stellung OFF des
Ventils V2 kénnen die nichtkondensierbaren Gase (bis auf CO,) auf die 5A-
Molekularsiebsaule gespult werden, in der Stellung ON werden die anderen
Komponenten Uber den Restriktor direkt zum Detektor geleitet. Der Restriktor, ein
Nupro-Feindosierventil, dient zur Erhaltung eines konstanten Gasflusses beim
Ausschalten der MS 5A-Saule.

4.3. Weitere verwendete Gerate und Methoden

4.3.1. Massenspektrometrie

FUr Untersuchungen zum Reaktionsmechanismus des autothermen Reformierens
wurden Experimente mit D,O durchgefuhrt. Die Analyse des Produktgases erfolgte
massenspektrometrisch nach Abscheidung der bei Raumtemperatur kondensierbaren
Komponenten. Dazu kam ein Quadrupol-Massenspektrometer (QMG 420 mit
Quadrupole Analyzer QMA 125-2, Balzers) zum Einsatz. Das Gerat war mit einem
nichtdiskriminierenden Gaseinlasssystem (GES 010, Balzers) sowie einem

Gasdosierventil (EVN116, Balzers) ausgestattet.

4.3.2. Stickstoffadsorption

Die Stickstoffadsorptionsisothermen der Katalysatoren und Katalysatortrager bei
77.4 K wurden mit dem Gerat ASAP 2000 bzw. ASAP 2010 der Firma Micromeritics

aufgenommen. Vor der Messung wurden die Proben im Vakuum bei 250 °C
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ausgeheizt, um Wasser und andere mdgliche Verunreinigungen der Oberflache zu
desorbieren.

Zur  Auswertung wurden neben der IUPAC-Klassifikation [124] der
Adsorptionsisotherme die BET-Daten (Oberflache, Porenvolumen und Porenradius)

sowie fur die Bestimmung des Mikroporenvolumens der t-Plot [125] verwendet.

4.3.3. Thermische Methoden

Die Experimente der temperaturprogrammierten Desorption und Reduktion (TPD/TPR)
zur Bestimmung der fir die Katalysatortest notwendigen Reduktionstemperatur wurden
in einer TPD/TPR-Apparatur (TPD/TPR 2900, Micromeritics) mit Warmeleit-
fahigkeitsdetektor durchgefuhrt. Vor der Reduktion (TPR) des Katalysators wurde
jeweils ein Desorptionsschritt (TPD) unter Argon (70 ml min™) bei einer Heizrate von
10 K min™ durchgefiihrt. Die Endtemperatur betrug 500°C. Nach der Abkiihlung im
Argonstrom (Gradient 10 K min™ soweit technisch méglich) erfolgte die Reduktion der
Probe, wiederum mit einem Temperaturgradienten von 10 K min™. Dazu wurde eine
Mischung von 10 % Wasserstoff in Argon bei einem Fluss von 70 mI min™ ber die
Probe geleitet.

Die Versuche zum Redoxverhalten von Katalysator B mit Methanol und Sauerstoff
wurden mit in dem Abschnitt 4.1 beschriebenen Thermogravimeter durchgefiihrt. Das

Temperaturprogramm ist im Ergebnisteil grafisch dargestellt.

4.3.4. Titration der Kupferoberflache mit N,O

Die Bestimmung der Kupferoberflache [125-127] erfolgte durch Titration mit N,O. Dabei
wird das N,O-Molekil in molekularen Stickstoff und adsorbierten Sauerstoff gespalten.
Die Stéchiometrie entspricht folgender Reaktionsgleichung:

N,O+2Cu — Cu-O-Cu+N, 4.1)
Die Temperatur der Probe muss bei der Durchfiihrung der Messung so hoch eingestellt
werden, dass eine mdglichst schnelle und vollstdndige Reaktion mit N,O erfolgt.
Andererseits muss sie so gering gehalten werden, dass nur die Probenoberflache,
nicht jedoch der Bulk oxidiert wird. Dies ist bei Temperaturen um 100 °C der Fall.
Die verwendete Anlage bestand aus einem heizbaren, gasdurchstromten
Probenrdéhrchen, einer Probenschleife fir die Injektion des N,O (0.5 ml), einer

chromatographischen Trennsaule sowie einem Warmeleitfahigkeitsdetektor.
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Nach Aufgeben eines N,O-Pulses lber feste Probenschleife mit einem Volumen von
0.5 ml in den Gasstrom (He) reagiert dieser mit der reduzierten Probe. Das Produktgas
wird Uber einer gepackten Molekularsiebsdule (Porapak N, Alltech) bei
Raumtemperatur aufgetrennt und die Komponenten werden am Warmeleitfahigkeits-
detektor detektiert. Die Integration der Peakflachen erlaubt die Berechnung der

adsorbierten Gasmenge.

4.3.5. Rontgenpulverdiffraktometrie

Die Beugungsmessungen wurden an einem Philips X'Pert Diffraktometer mit
Proportionalzahlrohr bei 30 kV Beschleunigerspannung (Fe-K,) und fester Schlitzweite
von 1° aufgenommen. Die gepulverten Proben wurden fir die Messung in Ethanol
aufgeschlammt und die entstandene Suspension auf einer Glasplatte verteilt. Die zum
Vergleich mit den gemessenen Diffraktogrammen herangezogenen Referenzspektren
wurden dem Powder Diffraction File ICDD 1998 [128] entnommen.

4.3.6. Rasterelektronenmikroskopie / Energiedispersive Rontgenspektroskopie

Die rasterelektronenmikroskopischen Aufnahmen und EDX-Spektren der mit
Kohlenstoff besputterten Pulverproben wurden in einem Rasterelektronenmikroskop
DSM 962 (Zeiss) aufgenommen. Das Gerat war mit einem EDX-System "Voyager II"
(Noran Instruments) mit SiLi-Detektor und Norvan-Fenster ausgertstet. Die
Beschleunigerspannung betrug 17 kV bei senkrechtem Einfall des Elektronenstrahls,

die Detektion erfolgte mit einem Winkel von 35 ° zur Normalen.

4.3.7. Rontgenelektronenspektroskopie

Die Rodngenelektronenspektren wurden an einem ESCALAB 220iXL Spektrometer
(Vacuum Generators) mit einer Twin Al K, - Quelle (186.6 eV) bei einer Energie von
Epass = 50 eV aufgenommen. Der Einfallswinkel betrug 45 ° zur Normale bei normalem
Emissionsmodus. Die Auswertung erfolgte unter Nutzung der in [129] publizierten

Bindungsenergien und Atomformfaktoren.
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4.3.8. Atomemissionsspektroskopie

Die ICP-AES (inductively coupled plasma - atomic emission spectroscopy) als Methode
zur Multielementanalyse vereinigt hohe Genauigkeit mit geringem Matrixeinfluss
verglichen mit anderen Methoden. Voraussetzung ist jedoch die Uberfiihrung der
Probe in I6sliche Form.

Fur die hier ausgefuhrten Analysen wurde ein Varian Liberty ICP-AES verwendet. Der
Probenaufschluss erfolgte durch Losen der Aktivkomponenten in Kénigswasser nach
dem Prinzip der in [130] gegebenen Vorschrift. Da hochgeglihtes Aluminiumoxid mit
dieser Methode nicht vollstandig aufgeschlossen werden kann, kénnen die Resultate
der Aluminiumbestimmung nicht fir alle Proben genutzt werden.

Zur Durchfihrung wurden etwa 400 bis 500 mg der bei 120 °C getrockneten und
danach feingemahlenenen Probe mit etwas destilliertem Wasser angefeuchtet und in
einem verschliessbaren Erlenmeyerkolben mit etwa 12 ml Kdnigswasser versetzt. Die
Probe wurde dann fur ca. 2 h stehengelassen und danach der offene Kolben im Abzug
1/2 h auf einer auf 100 °C geregelten Heizplatte erhitzt. Die erkaltete Probe wurde mit
destilliertem Wasser auf 100 ml aufgefillt, zentrifugiert und die abdekantierte
Flissigkeit mit 0.5 M HNO; auf die fir die Analyse erforderliche Konzentration

verdinnt.

4.3.9. in-situ DRIFTS-Experiment

DRIFTS - (Diffuse-Reflectance Infrared Fourier-Transform Spectroscopy) Messungen
als in-situ-Methode unter Reaktionsbedingungen kdénnen zur Bestimmung von IR-
aktiven Oberflachenspezies dienen. An Katalysator B wurde deshalb ein solches
Experiment durchgefuhrt. Sowohl die reduzierte als auch die oxidierte Form des
Katalysators wurden dafir unter Methanolatmosphare von 40 °C auf 280 °C kontrolliert
aufgeheizt und die Probe dabei in einer DRIFTS-Zelle beobachtet.

Die fur die Experimente verwendete Zelle ist in [131] umfassend beschrieben. Diese
Zelle sowie die DRIFTS- Einheit waren in einem IFS 55 S Equinox FTIR-Spektrometer
der Firma Bruker untergebracht. Zur Detektion kam ein MCT-Detektor zum Einsatz. Die
Zelltemperatur wurde mit einem Thermoelement im Probenhalter gemessen und dem
vorgegebenen Temperaturprogramm entsprechend geregelt. Die Gasflisse wurden
Uber elektronische Massenflussregler (Bronkhorst) gesteuert, flissige Reaktanden

(Methanol) konnten Uber einen elektronischen Massenflussregler (Bronkhorst),
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gekoppelt mit einer geregelten Verdampfer-Mixer-Einheit (Bronkhorst), in den
Tragergasstrom eingespeist werden. Dieses System ist in [132] genauer beschrieben.

Vor Versuchsbeginn wurden die Katalysatorproben (ca. 30 mg) mit konstantem Druck
(1 MPa) direkt in die Zelle eingepresst, die nachfolgende Reduktion bzw. Oxidation
wurde dann bereits im Spektrometer in situ in der mit der optischen Einheit

verbundenen Zelle durchgefuhrt.
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5. Katalysatoren fur die Wasserstoffherstellung
aus Methanol

5.1. Herstellung und Charakterisierung von Katalysatoren sowie
Screening der Dampfreformierungsaktivitat

5.1.1. Katalysatorherstellung

Da die Hauptmenge des bei der autothermen Reformierung von Methanol freigesetzten
Wasserstoffs Uber den Weg der Dampfreformierung entsteht, ist diese Reaktion als
Schlusselreaktion fur die Aktivitatsbeurteilung eines Katalysators anzusehen. Ein
Screening von Katalysatoren fir die Dampfreformierung kann somit wichtige
Informationen Uber potentielle Katalysatoren bzw. Katalysatorbestandteile fir die
Gesamtreaktion geben.

Fir das autothermes Reformieren von Methanol kommen verschiedene Katalysator-
systeme in Betracht. Wie in Abschnitt 2.6.1 beschrieben, werden fir die
Wasserstoffherstellung aus Methanol zumeist Kupfer-Katalysatoren (Cu/ZnO,
Cu/ZnO/Al, O3, Cu/Al,O3) verwendet. Deshalb wurden fir die Screeningversuche
verschiedene Katalysatoren mit Kupfer als Aktivkomponente hergestellt. Da
Edelmetallkatalysatoren oft eine hohe Stabilitdt aufweisen und in Mikroreaktor-
Vorversuchen ein Rh/ZrO,-Katalysator im Gegensatz zu Pt/Al,O; sehr aktiv war,
wurden verschiedene Rh-Katalysatoren hergestellt. Bei diesen Vorversuchen mit
Rh/ZrO, wurden jedoch im Gegensatz zu den Cu-Katalysatoren erheblich hohere CO-
Gehalte im Produkt detektiert. Deshalb wurde eine Modifikation der Rh-Katalysatoren
mit K,O versucht. Dieser basische Promotor wird in der Literatur [133] als wirksam fur
die Verbesserung der Water-Gas-Shift-Aktivitat beschrieben.

Da die fur eine mdgliche spatere Massstabsvergosserungen noétigen Mengen an

Katalysator am PSI nicht aus pulverformigen Materialien hergestellt werden kdnnen,
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wurde bei der Katalysatorherstellung auf die Fallung von Hydroxiden verzichtet und
statt dessen eine einfache Impragnierungstechnik kommerziell erhaltlicher Trager

gewahlt. Folgende Katalysatoren wurden hergestellt:

Rh/AI,O; Cu/ZnO/Al,05
Rh/K;O/Al,03 Cu/Al,O3
Rh/K;0/ZrO, ZnO/Al,03
Rh/ZrO, Cu/ZrO,

Diese Katalysatoren wurden mit drei kommerziellen Katalysatoren (nachfolgend mit A,
B und C bezeichnet) verglichen. Katalysator A ist ein Cu/Al,Os-Katalysator mit 5 % Cu-
Gehalt (Herstellerangabe). Die Katalysatoren B und C haben die Formulierung
Cu/ZnO/Al,O3. Bei B handelt es sich um einen Tieftemperatur-Shift-Katalysator, C ist
ein Methanol-Synthese-Katalysator. Die Charakterisierung dieser Katalysatoren wird
mit dem Schwerpunkt auf Katalysator B in Abschnitt 5.3 umfassender behandelt.

Zur Herstellung der impragnierten Katalysatoren wurden 2 g des auf die Korngrésse
0.25 ... 0.5 mm zerkleinerten Tragermaterials jeweils mit 10 g destilliertem Wasser und
den in Tabelle 7 aufgefiihrten Mengen des entsprechenden Metallnitrats versetzt. Nach
langsamem Abziehen des Wassers im Rotationsverdampfer wurden die Proben bei
120 °C im Trockenschrank getrocknet und dann 2 h im Rohrofen bei 500 °C (Heizrate
5 K min™") unter synthetischer Luft (50 ml min™") calciniert.

Die erhaltenen Oxidformen der Tragerkatalysatoren wurden durch ICP-AES analysiert.
Die Ergebnisse sind ebenfalls in Tabelle 7 dargestellt. Es zeigte sich, dass teilweise
erheblich weniger Aktivkomponente auf dem Trager vorhanden war als nach den
Synthesebedingungen zu erwarten gewesen ware. Unter der Annahme, dass bei der
Probennahme keine Fehler durch mdgliche Inhomogenitaten der Probe
(ungleichmassige Impragnierung der Partikel) auftraten, ist dieser Effekt wahrscheinlich
vor allem auf Verluste an der Wand des Verdampfungsgefasses zurtickzufiihren. Dies
ist bei der angewandten Technik vor allem bei kleinen Ansatzen mit geringer Menge
Katalysator im Verhaltnis zur Flache des verwendeten Rundkolbens nicht immer
vermeidbar.

Um die nétigen Reduktionstemperaturen der Katalysatoren fir die spatere Aktivierung
im Reaktor bzw. fur das Screening abzuschatzen, wurden mit mehreren Proben
TPD/TPR-Experimente durchgefiuhrt. Da die Lage der Peakmaxima des
Wasserstoffverbrauchs sowohl von der Heizrate als auch vom Gasfluss sowie dem

Wasserstoffgehalt im Gas abhangen, sollten sie nur als grobe Anhaltspunkte fir die

52



erforderliche Reduktionstemperatur dienen. Aussagekraftiger sind in diesem Fall die
Peakanfange, da sie die minimale Temperatur charakterisieren, bei der die Reduktion
(unter den genannten Bedingungen) startet, sowie das Peakende, da bei dieser

Temperatur eine vollstandige Reduktion des Katalysators gewahrleistet sein sollte.

Synthese Theoret. Zusammen- Analysenresultat3 in %
Katalysator Trager  Metallnitrate? bei setzung in % nach (ICP-AES)

Synthese Calcinierung®
0.5%Rh/Al,04 SAB-2 2miIC Rh,03: 0.61 Rh,03: 0.44
0.5%Rh/5%K,0/Al,0; SAB-2 2mlIC +215mg D Rh,03: 0.58 K,0:5.65 Rh,03: 0.51 K,0:4.47
0,5% Rh/ZrO, RSC-H 2miC Rh,03: 0.61% Rh,03:0.39%
0.5%Rh/5%K,0/ZrO, RSC-H 2mIC +215mgD Rh,03: 0.58 K,0:5.65 Rh,03: 0.36 K,0:4.20
5%Cu/ZrO, RSC-H 380mg A CuO: 5.89 CuO: 3.31
5%Cu/10%Zn0O/Al,0; SAB-2  380mg A +731mgB CuO:5.27 ZnO: 10.50 CuO: 5.28 ZnO: 8.47
2%Cu/5%Zn0O/AI,0;  SAB-2  152mg A +366mg B  Cu0O:2.30 Zn0:5.73  CuO: 2.15 Zn0: 4.62
5%Cu/Al,O3 SAB-2  380mg CuO: 5.89 CuO: 5.88
10%2Zn0O/Al,05 SAB-2 731mgB Zn0: 11.08 Zn0: 9.03
Tabelle 7: Ubersicht iiber die fiir die Dampfreformierung von Methanol hergestellten Katalysatoren

sowie die Ergebnisse der ICP-AES-Analysen

! Zusammensetzung It. Synthesebedingungen, Gewichtsprozente bezogen auf Support

2 A: Cu(NO;),x3H,0, B: Zn(NO3)x 6H,0, C: Rh(NOs)s-Lésung 50mg/ml Rh, D: KNO;
Zusammensetzung in % (m/m) der Probe unter Annahme, dass Oxide vorliegen

Eigenschaften der Trager (BET-Oberflache und Gesamtporenvolumen):

SAB-2: 170 m?/g, 0.454 cm®/g; RSC-H: 39 m%g, 0.209 cm®/g

Die Versuche ergaben, dass fir Cu-Katalysatoren (getestet: Cu/ZrO,, Cu/ZnO/Al,O3)
eine Reduktionstemperatur von 400°C als ausreichend zu betrachten ist. Reines ZnO
auf Al,O; ist offensichtlich bis 500°C unter den gewahlten Bedingungen nicht
Rh/Al,O3
Reduktionsstufe. Aus diesem Grund wurden spater im TG-FTIR Screeningversuche mit

reduzierbar. zeigt ein etwas hoheres Peakmaximum fir die dritte

Rh-Katalysatoren sowohl bei 400°C als auch bei 500°C Reduktionstemperatur
durchgeflhrt.

5.1.2. Dampfreformierung im TG-FTIR

Die Dampfreformierung von Methanol nach Gleichung (2.3) kann sehr gut im TG-FTIR

durchgefihrt werden. Neben dieser Reaktion, die Kohlendioxid und Wasserstoff bildet,
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kann im System Methanol/Wasser noch die Zersetzung von Methanol zu
Kohlenmonoxid und Wasserstoff nach Gleichung (2.2) sowie die Dehydratisierung von
Methanol zu Dimethylether nach (5.1)

2CH,0H—-»H,C-0-CH, +H,0 (5.1)
stattfinden. Ausserdem konnen die Produkte CO, und H, noch im Konvertierungs-
gleichgewicht (5.2) mit CO und H,O vorliegen.

CO,+H, = CO+H,0 (5.2)
Da Wasserstoff als das eigentlich interessante Produkt nicht infrarotaktiv ist, muss die
CO,-Bildung als Indikator fur die Katalysatoraktivitat dienen. Neben der
Wasserstoffproduktion ist der Methanolumsatz sowie das CO,/CO-Verhaltnis
interessant. Auf die Detektion von H, durch Kopplung mit einem Massenspektrometer
wurde verzichtet, da durch die massive Verdinnung des Produktgases mit Helium in
der Spektrometerkivette die Konzentration an Wasserstoff sehr klein wird, was bei der
geringen Empfindlichkeit der Massenspektrometrie im unteren Massenbereich sowie
dem zu erwartenden hohen Hintergrundsignal von doppelt ionisiertem Helium

problematisch ist.
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Abb. 10:  Temperaturprogramm der TG-FTIR-Versuche zur Einschatzung der Methanol-Dampfrefor-
mierungsaktivitat. Weitere experimentelle Parameter sind in Abschnitt 4.1 beschrieben.
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Aus diesen Uberlegungen heraus wurden bei den Experimenten die Konzentrationen
an MeOH, H,0, CO; und CO verfolgt. Auf eine genaue Uberpriifung bzw. Erneuerung
der im Gerat gespeicherten vorhandenen Kalibrationsdaten dieser Gase wurde
verzichtet, da alle Katalysatoren unter den gleichen Bedingungen getestet wurden.
Somit kdnnen die ermittelten Aktivitatsdaten zwar zum direkten Vergleich zwischen den
getesteten  Katalysatoren  dienen, sie sind jedoch keine  absoluten
Katalysatoreigenschaften.

Ein erster isothermer Versuch bei 250°C zur Ermittlung des Hintergrundwertes an
Methanol und Wasser mit Inertmaterial, d.h. ohne Umsatz, wurde mit Quarzsand
durchgefuhrt. Die dabei erhaltenen Werte wurden fur die darauffolgenden Messungen
zur Bestimmung des Methanolumsatzes verwendet.

Das Temperaturprogramm der Versuche ist in Abb. 10 dargestellt und wurde, wenn
nicht anders erwahnt, nicht modifiziert. Teilweise wurden die Cu-Katalysatoren nicht
mit H, reduziert, sondern nur bei 400°C ausgeheizt. Die Reduktion erfolgte dann durch

Methanol/Wasser.

5.1.3. Auswertung und Diskussion

Ein typisches Konzentrationsprofil der Messungen ist in Abb. 11 dargestellt. Dabei ist
die Temperaturabhangigkeit des Methanolumsatzes und der Produktkonzentrationen
gut erkennbar. In Anhang 2 sind die eingesetzten Katalysatormassen, die Umsatze,
CO2x-Werte im Produkt sowie die CO./CO-Verhaltnisse fir die getesteten Proben
tabellarisch angegeben. Die Messwerte der durch Methanol reduzierten Proben
zeigten im Vergleich zu den im Wasserstoffstrom reduzierten Proben meist keinen
signifikanten Unterschied. Bei der unreduzierten 5% Cu/ 10 % ZnO / Al,O3-Probe ist
jedoch zu sehen, dass bei 250 °C noch keine vollstandige Aktivierung erreicht wurde,
die Messwerte fiir 300 °C entsprechen aber denen der mit H, reduzierten Probe.

Die offensichtlich mégliche Reduktion der Cu-Katalysatoren durch Methanol entspricht
den Angaben in der Literatur [83]. Dies eroffnet die Mdoglichkeit, beim Bau eines
Reformers auf eine Wasserstoffzuleitung sowie ein H,-Reservoir fir Aktivierung bzw.
Regenerierungen zu verzichten.

Aus den ebenfalls in der Tabelle (Anhang 2) aufgeflihrten Ergebnissen von Versuchs-
wiederholungen an gleichen Katalysatorproben ist ersichtlich, dass dabei geringe
Differenzen in den Messwerten zu verzeichnen sind, diese aber beispielsweise beim

Umsatz im Bereich weniger Prozent liegen. Da die Methode selbst verschiedene
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Unsicherheitsfaktoren bei der Versuchsausfiihrung birgt, z.B. durch die Variation von
Fdllmenge und Fullhéhe des Korbchens oder den Einhangwinkel der Probe im
Gasstrom, mussen diese Werte als befriedigend akzeptiert werden. Der mit den
Messungen angestrebte relativ grobe Vergleich zwischen den Katalysatoren ist jedoch
moglich.
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Abb. 11: Temperatur- und Konzentrationsverlauf wahrend der Messung der Dampfreformierungs-
aktivitat im TG-FTIR am kommerziellen Katalysator A (my,; = 32.85 mg)

Die Methanolumsatze Uber den wichtigsten Proben sind in Abb. 12 grafisch dargestellt.
Bei allen Katalysatoren ist eine starke Temperaturabhangigkeit des Umsatzes zu
erkennen, wobei die besten Katalysatoren schon bei 300 °C recht gute Ergebnisse im
Vergleich zum theoretisch mdglichen Maximalumsatz zeigen. Dieser liegt bei Annahme
reiner Dampfreformierung - bedingt durch das molare MeOH/H,O-Verhaltnis von 4 zu 3
im Feed (siehe 4.1) - bei 76 %. Die besten Resultate liefern die kommerziellen
Katalysatoren, die mit 5 % Cu-Gehalt hergestellten Katalysatoren auf Al,O; (mit und
ohne Zn0O) sowie die Rh-Katalysatoren auf ZrO, und Al,Oj;. Die Dotierung der Rh-
Katalysatoren mit Kalium wirkt offensichtlich aktivitdtsvermindernd. Der Katalysator
ZnO/AlL,O3 zeigt kaum Aktivitdt fir die Dampfreformierung, der daran beobachtete

Umsatz wird unter nur geringfligiger CO»-Bildung erreicht.
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Abb. 13: CO,-Bildungsaktivitat der getesteten Katalysatoren bei der Dampfreformierung von Methanol

im TG-FTIR
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Bei Betrachtung der Selektivitat zur Dampfreformierung sind sowohl die absolut
gebildete Menge an CO, (Abb. 13) als auch die Tendenz zur CO-Bildung durch
Methanolzersetzung oder umgekehrte Shiftreaktion im Produktgas (Abb. 14)
interessant. Beide Abbildungen zeigen sehr deutlich, dass die auf Rhodium als
Aktivkomponente basierenden Katalysatoren sehr stark die Bildung von
Kohlenmonoxid, d.h. die Zersetzung von Methanol, katalysieren. Auch die versuchte
basische Dotierung kann diesen Trend nicht wesentlich beeinflussen. Durch die hohe
CO-Bildungstendenz sind Rh-Katalysatoren zwar als gute H,-Produktionskatalysatoren
anzusehen, fur die Herstellung von Wasserstoff fur PEM-FC-Anwendungen sind sie

jedoch nicht geeignet.

100.01% ! !

10.0

Mco / (McoztMeo)

300°C
250°C

5%Cu/AI203

5%Cu/ZrO2 |

0.5%Rh/AI203 |
0.5%Rh/Zr02

10%Zn0O/AI203
kommerzieller Kat. A L

2%Cu/5%Zn0O/AI203
0.5%Rh/5%K20/AI1203 |

kommerzieller Kat. B

kommerzieller Kat. C

5%Cu/10%Zn0O/AI203
0.5%Rh/Zr02, 500°C red

Abb. 14: CO-Selektivitit der unterschiedlichen Katalysatoren bei der Methanol-Dampfreformierung im
TG-FTIR unter Vernachlassigung einer moglichen DME-Bildung

Offensichtlich ist die Selektivitdt zum ungewtnschten Nebenprodukt Kohlenmonoxid
bei den kommerziellen Katalysatoren sowie beim 5%Cu/10%Zn0O/Al,O3-Katalysator am
geringsten. Unter den kommerziellen Katalysatoren ist der Katalysator C bei niedrigen
Temperaturen, d.h. bei 250 °C deutlich aktiver und CO,-selektiver als die Katalysatoren
A und B. Der Katalysator A hat bei 250 °C zwar einen hdéheren Methanolumsatz als

Katalysator B, produziert jedoch deutlich weniger CO, als dieser (Abb. 13). Das
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grossere CO-Selektiviat deutet auf eine hdhere Methanolzersetzungsaktivitat hin.
Ausserdem kann aufgrund der reinen Cu/Al,Os-Formulierung des Katalysators A eine
héhere Tendenz zur DME-Bildung erwartet werden.

Es ist zu vermerken, dass die gezeigten Werte in einem Kurzzeittest erzielt wurden, so
dass keine Aussage Uber die Stabilitat der einzelnen Katalysatoren gemacht werden
kann. Auffallig ist jedoch beim Cu/ZrO,-Katalysator, dass bei 350°C kein stabiler
Aktivitdtswert erreicht werden konnte, was offensichtlich auf ein an diesem Katalysator
auch schon bei Vorversuchen im Mikro- und Laborreaktor beobachtetes
Desaktivierungsphanomen zurtckzufuhren ist.

Aufgrund der Messergebnisse wurden die kommerziellen Katalysatoren B und C flr

Mikroreaktortests ausgewahilt.

5.2. Mikroreaktorversuche zur partiellen Oxidation und zum
autothermen Reformieren

5.2.1. Versuchsbeschreibung

Die beiden Katalysatoren B und C, die im TG-FTIR die hochste Aktivitat fur die
Dampfreformierung von Methanol gezeigt hatten, wurden im Mikroreaktor auf ihre
Aktivitat fur die partielle Oxidation und das autotherme Reformieren von Methanol
getestet. Die Testdauer betrug jeweils etwa 100 h, so dass eine Aussage zur
Katalysatorstabilitdt getroffen und ein Vergleich zu Katalysator A, der bei ahnlichen
Bedingungen getestet wurde, gezogen werden kann.
Die Feedzusammensetzung entsprach jeweils der Stdchiometrie der untersuchten
Reaktion, d.h. fir die exotherme partielle Oxidation entsprechend Gleichung (5.3) und
fur das autotherme Reformieren entsprechend Gleichung (5.4).

CH,OH+050, +2N, —» CO, +2H, +2N, (5.3)

4CH,OH+050, +3H,0+2N, - 4CO, +11H, +2N, (5.4)
Die Versuche wurden im Mikroreaktor vor dem Umbau der Analytik auf die
Mehrsaulenschaltung durchgefihrt, d.h. der Wasserstoff wurde im trockenen
Produktgas mittels eines Orbisphere Wasserstoffsensors gemessen. Zur Modellierung

des Stickstoffgehaltes der Luft wurde Argon verwendet, da CO und N, auf der

verwendeten Saule (Poraplot Q) nicht getrennt werden konnten und eine
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Diskriminierung zwischen beiden Spezies im Massenspektrometer nicht mdglich war.
Die Bettlange der Katalysatorschittung betrug 15 mm bei einer Korngrésse des
Katalysators von 0.25 ... 0.5 mm. Zur Aktivierung wurden die Katalysatoren jeweils 1 h
bei 400 °C unter Argon ausgeheizt und dann bei dieser Temperatur 1 h mit Wasserstoff

reduziert.

5.2.2. Ergebnisse

Die detaillierten Messwerte der Versuche sind in Tabelle 8 (partielle Oxidation) und
Tabelle 9 (autothermes Reformieren) dargestellt. In Abb. 15 ist beispielhaft ein Runplot
mit Auftragung der Wasserstoffkonzentration und Hot-spot-Temperatur gezeigt. Die
darin auftretenden Spikes in der Temperatur- und Wasserstoffkurve sind auf die
Wechsel zwischen Pump- und Saugphase der beiden Kolben der Zweikolbenpumpe
zurtckzufiihren. Ebenfalls zu erkennen ist ein Pumpenausfall nach ca. 92 h sowie die

danach stark abfallende Katalysatoraktivitat.
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Abb. 15: Runplot des Versuchs zur partiellen Oxidation von Methanol an Katalysator B

Bei allen Messungen wurden unbefriedigende Kohlenstoffbilanzen zwischen 80 und

95 % ermittelt. Um bei nachfolgenden kinetischen Messungen verlasslichere
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Ergebnisse zu bekommen, wurde deshalb spater die Analytik auf die in Abschnitt 4.2
beschriebene GC-Mehrsaulenschaltung umgestellt. Bei keiner der Messungen konnte
Sauerstoff im Produktgas nachgewiesen werden, der O,-Umsatz liegt offensichtlich
immer bei 100 %.

Die Ergebnisse der partiellen Oxidation an Kat B und Kat C zeigen keine signifikanten
Unterschiede der Aktivitat beider Katalysatoren bei den gewahlten Bedingungen. Im
Produktgas Uber Katalysator B wurden immer geringe (< 1 %) Mengen Dimethylether
gefunden. Im Unterschied dazu konnte bei der Reaktion an Katalysator C kein DME
nachgewiesen werden.

Beide Katalysatoren zeigen bei einer Raumgeschwindigkeit von 6 h™' und 280 °C in
den ersten 20 h eine konstante Aktivitat mit praktisch vollstdndigem Umsatz und rund
83 % Ausbeute. Nach 100 h konnte Uber Katalysator C eine leichte Abnahme des
Methanolumsatzes verzeichnet werden, die Ausbeute an Wasserstoff entsprach jedoch
der des frischem Katalysators. Bei Katalysator B war diese Messung nach 100 h durch
einen Pumpenausfall nicht méglich.

Beide Katalysatoren zeigen am Vergleichspunkt bei 300 °C und einer WHSV von 12 h™
deutlich héhere Ausbeuten und geringere CO-Gehalte als Kat A.

Die Messungen zum autothermen Reformieren wurden aufgrund der nur geringen
Aktivitatsunterschiede der Katalysatoren B und C bei der partiellen Oxidation teilweise
unter ungunstigeren Bedingungen (tiefe Temperatur, hohe Raumgeschwindigkeit)
durchgefihrt. Bei diesen "harten" Bedingungen wurden zwar fir die Methanolumsatze
immer noch an beiden Katalysatoren etwa vergleichbare Werte erhalten, doch zeigte
Katalysator C hier deutlich bessere Ausbeuten an Wasserstoff. Diese Aussage kann
auch aus dem Vergleich der massenbezogenen Wasserstoffproduktion gezogen
werden. Bei 280 °C wird an beiden Katalysatoren bis zur Raumgeschwindigkeit von
12 h™ etwa die gleiche Menge Wasserstoff produziert. Bei weiterer Erhdhung der
Katalysatorbelastung (WHSV =12 h") zeigt jedoch Katalysator B einen deutlich
kleineren Wert als Katalysator C.

Die CO-Gehalte im Produkt waren beim Kat B deutlich geringer, dafir wurde bei
diesem Katalysator wie schon bei der partiellen Oxidation eine geringe Tendenz zur
DME-Bildung festgestellt. Der Aktivitatsvergleich nach 100 h ergibt fur Kat C zwar eine
Abnahme des Umsatzes, die Ausbeute bleibt jedoch konstant. Dagegen zeigt
Katalysator B eine etwa 10 %ige Abnahme der Ausbeute und einen leichtem Umsatz-

ruckgang.
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: MgkaT =1498mg
1000 Iy, b entsprechen einer Leistung von 3 kW, bezogen auf den unteren Heizwert
WHSV: eingesetzte Masse Methanol pro Katalysatormasse und Zeiteinheit

2 MgaT =211 5mg

I e e 2
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) 2o % o g < ERS 3 s 'l: 3 i; 3

oL Z £ T < 5 I S & T = T =
Katalysator C'

280 6 55 99.9 76 1.6 n.d. 6400 5900

12 105 99.9 85 1.9 n.d. 14200 13200

18 140 99.9 90 1.7 n.d. 22700 21000

300 6 55 99.9 80 1.3 n.d. 6700 6200

12 110 99.5 81 1.2 n.d. 13400 12400

330 12 110 99.9 84 2.0 n.d. 14100 13100

280 12 110 98.6 83 1.1 n.d. 14000 13000
Katalysator B?

280 6 60 99.8 80 1.5 0.34 6700 8750

12 120 99.7 78 1.3 0.28 13200 17200

18 165 99.9 84 22 0.23 21200 27700

300 6 55 99.9 75 1.7 0.13 6300 8250

12 120 99.8 82 1.8 0.39 13800 18000

330 6 60 99.7 74 2 0.57 6200 8100

280 12 Verstopfung Pumpe: kein Deaktivierungs-Check

Katalysator A®

300 12 100 92 56 3.9 22 8100 5800

Tabelle 8: Ergebnisse der Mikroreaktorversuche zur partiellen Oxidation von Methanol

® mkat = 69.8mg, Bettlange 9mm

Im Vergleich zu Kat A liefern beide Katalysatoren bei 330 °C héhere Umsatze und

Ausbeuten bei gleicher Raumgeschwindigkeit (massenbezogen). Dies kann durch den

geringeren Cu-Gehalt in Katalysator A (5 % gegenlber >35 %) erklart werden. Die in

diesem und vorherigen Versuchen beobachtete Tendenz des Katalysators A zur CO-

und DME-Bildung ist bei den beiden anderen Katalysatoren weniger stark zu

beobachten. Der hohe DME-Gehalt kann mit grosser Wahrscheinlichkeit auf die aciden

Zentren auf der Oberflache des Aluminiumoxidtragers (OH-Gruppen) zurtckgefuhrt

werden. Wahrend Katalysator B und C nur geringe Mengen Al,O3 als strukturellen
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Stabilisator enthalten, hat Katalysator A mit 95 % einen erheblich hdéheren Anteil
Aluminiumoxid aufzuweisen.

Die extrapolierten volumenbezogenen Wasserstoffproduktionsraten von Uber
20,0001 (h IREAKTOR)'1 liegen im Vergleich zu Literaturwerten sehr hoch. So wurde fiir
das autotherme Reformieren (Hot-Spot-Reaktor der Firma Johnson Matthey) ein Wert
von 3,000 I (h lreaktor)”" genannt [95]. Allerdings wurde dieser Wert in einem 1.6 kW-
Reaktor erreicht. Der Xcellsis-Reaktor (Daimler-Chrysler) erreicht einen Wert von etwa
6,600 1 (h IREAKTOR)'1 bei 300 °C, bei einer thermischen Leistung von etwa 40 bis 50 kW
[120]. Fur die endotherme Dampfreformierung liegen die Werte offensichtlich aufgrund
der geringeren thermischen Probleme beim Reaktorbetrieb deutlich héher. Hier wurden

12,000 I (h IreaxTor)™ erreicht [134], jedoch ohne Angabe zur Reaktorgrosse.
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Kommerzieller Kat C

280 6 2 99.9 84 2.7 n.d. 9700 9700

12 8 99.3 83 1.3 n.d. 19100 19200

18 20 90 80 0.6 n.d. 27600 27700

250 18 25 69 61 0.3 n.d. 21000 21100

330 12 6 99.9 87 3.6 n.d. 20100 20200

280 * 12 12 92 84 0.6 n.d. 19400 19400
Kommerzieller Kat B2

280 6 2 99.6 83 1.3 0.02 9600 11000

12 8 94 85 0.6 0.03 19600 22500

18 21 82.5 58 0.4 0.16 20200 23100

250 18 25 70 40 0.3 0.07 14000 16000

330 12 6 99.9 84 2 0.25 19300 22100

280 * 12 11 90 78 0.5 0.1 18000 20500
Kommerzieller Kat A *

330 12 3 96 78 3.5 n.b. 17500 11600

300 12 3 93 72 3.5 n.b. 16000 10600

Tabelle 9: Messwerte der Mikroreaktorversuche zum autothermen Reformieren
! mMgat =162.4 mg, 2 mgat =185.5 mg, 3 Mgat = 100 mg, =14 mm 4 Uberpriifung der
Peaktivierung nach 100 h Laufzeit, n.d.: nicht detektiert, n.b.: nicht bestimmt
1000 Iy, h' entsprechen einer Leistung von 3 kW,
WHSV: eingesetzte Masse Methanol pro Katalysatormasse und Zeiteinheit
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Ein scale-up-Versuch des autothermen Reformierens mit Katalysator B im Rohrreaktor
auf eine thermische Leistung von 5.5 kW zeigte, dass die im Mikroreaktor bei hohen
Raumgeschwindigkeiten erzielten Werte aufgrund der Hot-Spot-Problematik in diesem
Leistungsbereich nicht problemlos reproduzierbar sind. So konnte die oben genannte
Leistung nur mit verminderter Sauerstoffzugabe im Vergleich zur idealen Stochiometrie
erreicht werden [135].

Als Schlussfolgerung aus den Ergebnissen der Mikroreaktorversuche kann gezogen
werden, dass beide Katalysatoren B und C eine vielversprechende Aktivitat fir das
autotherme Reformieren besitzen, wobei Katalysator C eine leicht hdhere Aktivitat bei
tiefen Temperaturen und hoher Belastung sowie eine etwas geringere Deaktivierung
nach 100 h Betrieb aufweist. Diese Unterschiede sind jedoch klein, so dass aufgrund
der guten Verfugbarkeit des Materials fur die folgenden Experimente zur Bestimmung

der Kinetik und des Mechanismus' Katalysator B ausgewahlt wurde.

5.3. Katalysatorcharakterisierung

Die Ergebnisse der Charakterisierung eines Katalysators kénnen wichtige Hinweise auf
sein Reaktionsverhalten geben. Durch den Vergleich zwischen den Eigenschaften im
ungebrauchten und im gebrauchten Zustand kdnnen beispielsweise Hinweise auf
mogliche Deaktivierungsmechanismen erhalten oder durch die Bestimmung von
Oberflachenspezies wichtige Hinweise auf Reaktionsmechanismen erlangt werden. Da
fur die kinetischen Messungen der Katalysator B ausgewahlt wurde, wurde dieser

Katalysator auch am intensivsten charakterisiert.

5.3.1. ICP-AES

Die ICP-AES-Analysen der drei kommerziellen Katalysatoren (Tabelle 10) bestatigen
die Angaben der Hersteller Uber die Bulkzusammensetzung. Bei Katalysator A handelt
es sich hochstwahrscheinlich um einen auf Al,O3-Trager impragnierten Katalysator. Es
ist anzunehmen, dass der Trager vor der Impragnierung bzw. bei der Pelletisierung
calciniert wurde. Eine solche Warmebehandlung stabilisiert das Al,O3, so dass kein
vollstandige Auflésung in Koénigswasser erreicht werden konnte, eine Al-Bestimmung
fur diesen Katalysator war somit nicht mdglich. Dahingegen handelt es sich Katalysator

B und C um co-geféllte Hydroxide (Vollkatalysatoren), die sich bis auf die als
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Tablettierungshilfsmittel zugegebene Menge Graphit sehr gut Idsten. Die

Aluminiumgehalte dieser Proben konnten daher problemlos gemessen werden.

Katalysator A Katalysator B Katalysator C

Hersteller Analyse Hersteller Analyse Hersteller Analyse

CuO (%) 5' 5.3 42+2 40.6 55 54.6

ZnO (%) - <0.01 47 +3 44.9 23 24.0

AlLOs5 (%) 95 n.b. 10+2..3 9.2 7.4
} Rest

C (Graphit) - - Rest n.b. n.b.

Tabelle 10: Analysenergebnisse und Zusammensetzung It. Herstellerangabe (in %) der kommerziellen
Katalysatoren A, B und C
! Katalysator wird vom Hersteller in reduzierter Form geliefert, die Prozentangabe bezieht
sich somit auf elementares Kupfer; n.b.: nicht bestimmt

Die Reihenfolge der beim Screening im Mikroreaktor gemessenen Aktivitaten
entspricht offensichtlich der der Kupfergehalte. Die etwas hohere Stabilitdt von
Katalysator C in Langzeitversuchen im Vergleich zu Katalysator B ist moglicherweise
ebenfalls auf dessen hdheren Kupfergehalt zurlickzufihren, da dieser sogar einen

geringeren Gehalt an Al,Oj3 als strukturellen Promotor und Stabilisator aufweist.

5.3.2. Stickstoffadsorption

Die Stickstoffadsorption als physikalische Methode kann wichtige Informationen Uber
die Porositat des verwendeten Katalysators geben. Eine gute Zuganglichkeit der
aktiven Zentren fir die Reaktanden ist eine wichtige Voraussetzung flr eine hohe
katalytische Aktivitat. Anhand der Porenradien und -volumina kann deshalb
beispielsweise der Einfluss von Diffusionsprozessen, d.h. eine mdgliche
Stofftransportlimitierung im Katalysatorkorn abgeschatzt werden.

Die zusammengefassten Ergebnisse der Messungen an den drei kommerziellen
Katalysatoren A, B und C sind in Tabelle 11 dargestellt.

Die Adsorptionsisothermen sind mit gute Naherung der IUPAC-Kategorie H3 [124]
zuzuordnen, d.h. es handelt sich um hauptsachlich mesoporése Strukturen mit
uneinheitlicher Porenform und Porenradienverteilung. Ebenfalls aus der
Isothermenform sowie nach Auswertung nach dem t-Plot ist der nur sehr geringe

Mikroporenanteil der Proben erkennbar.
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Katalysator Kat A Kat B Kat C

BET-Oberflache m* g 206 81 84
Gesamtporenvolumen (single point) cm?® g'1 0.570 0.219 0.294
Mikroporenvolumen (t-Plot) cm® g’ 0.003 0.001 0.005
mittlerer Porendurchmesser (BET) (A) 110 107 139

Tabelle 11: Stickstoffadsorptionsdaten der kommerziellen Katalysatoren

Katalysator A hat trotz der hoéchsten Messwerte fur die BET-Oberflache und das
Porenvolumen bei vergleichbaren Porenweiten die geringste Aktivitat. Die eine hohe
Dispersion erlaubende Porositat kann offensichtlich den geringen Cu-Gehalt von nur
5 % nicht ausgleichen. Katalysator C hat im Vergleich zu Katalysator B eine etwas
grossere BET-Oberflache, ein héheres Porenvolumen sowie eine etwas grdssere
mittlere Porenweite. Die etwas hdhere Aktivitdt von Kat C im Screening kdnnte also
neben dem Absolutgehalt an Kupfer auch auf eine gunstigere Porenstruktur gegenuber

Kat B zurlickgefuhrt werden.

5.3.3. Thermische Analyse (TPR/TPD/TPO)

Das Verhalten eines Katalysators beim Durchlaufen eines Temperaturgradienten unter
definierter Atmosphare kann in vielerlei Hinsicht wichtige Daten liefern. Einer der
Hauptaspekte ist die Bestimmung der notwendigen Temperatur fir die Aktivierung, die
oft mit einer Reduktion des Katalysators verbunden ist. Da Metallkatalysatoren oft
durch Fallung von Hydroxiden oder Impragnierung mit Metallnitraten und nachfolgende
Kalzinierung hergestellt werden, mussen die dabei entstandenen Metalloxide meist
noch reduziert werden, um die katalytisch aktive Oxidationsstufe zu erreichen. Dies ist
auch bei den verwendeten Kupferkatalysatoren B und C der Fall. Die TPR
(temperaturprogrammierte Reduktion) - Versuche zur Ermittlung der notwendigen
Reduktionstemperatur unter Wasserstoff fur diese Katalysatoren sowie fur die Rh-
Katalysatoren wurden schon in Abschnitt 5.1.1 beschrieben.

Fir die Kupferkatalysatoren kommt neben der Reduktion mit Wasserstoff auch eine
Reduktion mit Methanol in Betracht. Bei der autothermen Reformierung ergibt sich ein
weiteres Problem durch das sich Uber die Reaktorlange verandernde Oxidations- und
Reduktionspotential des Gasstroms. Da am Reaktoranfang Sauerstoff als stark

oxidierende Komponente neben dem reduzierenden Methanol vorhanden ist, kann dort
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die Cu-Oberflache einen Oxidationszustand zwischen 0 und 2 einnehmen. Mit
abnehmenden Sauerstoffgehalt und zunehmender Wasserstoffkonzentration ist eine
Reduktion der Katalysatoroberflache zu erwarten. Dieser Vorgang ist sowohl

temperatur- als auch konzentrationsabhangig.

l_ MeOH "Aus" T 400
- 300
- 200
o
- 1005
S
o
|_
T0
— diff. Probenmasse ]
Temp. Programm 4 100
Probentemp. 1
——— L 200
0 20 40 60 80 100 120

t (min)

Abb. 16: Thermogravimetrische Untersuchung zum Reduktionsverhalten von Katalysator B.
Bedingungen: 50 ml min™ He geséttigt mit MeOH bei 25 °C, Dampfdruck MeOH 13.3 kPa,
Sauerstoff 15 ml min”’

Um einen prinzipiellen Uberblick Uiber die Temperaturabhangigkeit der Einzelprozesse
Oxidation und Reduktion zu erhalten, wurde ein Experiment mit Katalysator B in der
thermogravimetrischen Apparatur durchgefuhrt. Dabei wurde der Katalysator zuerst im
Heliumstrom auf 350 °C aufgeheizt (15 Kmin”), um mégliche Oberflichen-
kontaminationen (Wasser, CO;) zu beseitigen. Nach AbkuUhlung auf 120 °C wurde
zusatzlich ein durch Methanol geleiteter Heliumstrom (50 ml/min He, Dampfdruck
Methanol bei 21°C ca. 13.3 kPa[136]) Uber die Probe geleitet und diese mit
10 K min™ auf 350 °C erhitzt. Nach Abkiihlen der Probe wiederum auf 120 °C unter

Helium wurden dann 15 ml min"' Sauerstoff zudosiert und die Probe erneut mit
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10 K min™" bis 350 °C aufgeheizt. Das Temperaturprofil sowie die erste Ableitung des

Massensignals der Waage sind in Abb. 16 dargestellt.

Das Massensignal zeigt eine Abnahme (negativer Peak) in der Ausheizphase, der als
Desorption von Oberflachenspezies interpretiert werden kann. Beim Einschalten des
He/Methanol-Flusses ist ein positiver Peak zu sehen. Dabei handelt es sich
moglicherweise um die Methanoladsorption auf der Katalysatoroberflache. Die
eigentliche Reduktion des Katalysators findet bei etwa 250 °C statt und ist durch einen
scharfen negativen Peak (Massenabnahme durch die Reduktion des CuO)
gekennzeichnet. Der zweite negative Peak kurz vor Erreichen der 350 °C ist
mdglicherweise ein Desorptionsphdnomen, beispielsweise von Wasser aus dem
Porensystem, zurlickzuflihren, das analog bei dieser Temperatur auch in der
Ausheizkurve des frischen Katalysators zu sehen ist.

Die Oxidation des Katalysators zeigt ein etwas anderes Bild. Hier ist auch beim
Einschalten ein positiver Peak zu sehen, der intensiver als beim Einschalten des
Methanolstroms erscheint und mit einer eindeutigen Erwarmung der Probe verbunden
ist. Es ist also wahrscheinlich, dass der Katalysator schon bei 120 °C oxidiert wird. An
den ersten Peak schliesst sich direkt ein weiterer breitgezogener positiver Peak an.
Diese Kurvenform zeigt eindeutig, dass die Oxidation des Kupferkatalysators zu einem

weiten Teil bei Temperaturen unterhalb 250 °C ablauft.

5.3.4. Cu-Oberflache/Dispersion

Zur Bestimmung der Cu-Oberflache des Katalysators B wurden 122 mg des im Mdrser
gepulverten Katalysators im Wasserstoffstrom mit 5 K min” auf 365 °C geheizt. Diese
Temperatur wurde fiir 30 min gehalten, danach wurde die Probe im Heliumstrom auf
105 °C abgekduhlt.

Das Signal des TCD ist in Abb. 17 gezeigt. Der erste Peak (ohne Retentionszeit) ist
der N,-Peak des ersten Impulses. Die weiteren Peaks sind jeweils abwechselnd N, und
N,O, wobei erkennbar ist, dass die No-Intensitdt bei den letzten Impulsen nicht Null
wird, was z.B. durch eine N,O- Spaltaktivitdt des Katalysators auch bei besetzter Cu-
Oberflache, eine Desorption von Sauerstoff in der Zeit zwischen den Pulsen oder eine
Wanderung von Sauerstoff auf nicht direkt zugangliche Adsorptionsplatze oder in den

Bulk hervorgerufen werden kénnte.
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Abb. 17: Titration des Katalysators B mit N,O, Signal des Warmeleitfihigkeitsdetektors nach Trennung
Uber eine Porapak N Molekularsiebsaule

Zur Auswertung der Messsignale wurden die ersten sieben Pulse verwendet Als
Peakflache fir 100 % N,O (keine Adsorption) wurde der Mittelwert der letzten funf
Peaks angenommen.

Aus der Summe der Peakflachen ergibt sich, dass flir diese sieben Pulse 24.1 % des
N2O verbraucht wurden, was 0.8435 ml oder 34.54 umol (25 °C) entspricht. Da die
Stochiometrie der Absorption N,O zu Cu 1:2 betragt, ergibt sich ein Absolutgehalt von
4.38 mg Kupfer an der Oberflache. Bei einem CuO-Gehalt von 42 % in der Probe (It.
Hersteller) entspricht dies einer Cu-Dispersion von 10.7%. Unter Annahme einer
Flache von 6.80*10%° m? pro Cu-Atom [125] betragt die absolute Cu-Oberfliche
25.3 m?/g.

Im Vergleich dazu hat der Katalysator A eine Kupferoberflache von 2.9 m? g, dies
entspricht einer Dispersion von 9.1 %. Dies bedeutet, dass die geringe Aktivitat des
Tragerkatalysator A, da er etwa die gleichen Dispersion wie Katalysator B aufweist, auf
den geringeren Kupfergehalt sowie den mdglicherweise fehlenden Support-Effekt des

in Katalysator B vorhandenen ZnO zurlckzufuhren ist. Dieser konnte, in Analogie zur
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Methanolsynthese [137], in einem Spillover von Wasserstoff an der Grenzflache

zwischen Cu-Partikeln und ZnO bestehen.

5.3.5. Oberflachenanalyse mittels XPS und EDX

XPS- und EDX- Messungen kénnen aufgrund der geringen freien Weglange von
Elektronen in der Probe sehr selektive Ubersichtsanalysen fiir die Element-
zusammensetzung der Probenoberflache geben. Da die Vorgadnge der heterogenen
Katalyse an der Oberflache des Katalysators ablaufen, ist eine Oberflachenanalyse oft

aussagefahiger als eine Bulkanalyse.

Zn 2p3 Source: Al K-a

Zn 2p1

Counts (AU)

shake-up

Zn 3p

Kat B + 5% Graphit

ChaCo. =-3 eV

1000 800 600 400 200 EBIND (eV) 0

Abb. 18: XPS-Spektren des reduzierten Katalysators B sowohl in reiner Form als auch unter Zugabe
von Graphit.

Da vorhergehende XPS-Messungen an verschiedenen Katalysatoren in der vom
Hersteller gelieferten Tablettenform aufgrund von Aufladungseffekten keine oder nur
wenig verwertbare Information geliefert hatte, wurde zur Untersuchung von Katalysator
B eine leicht veranderte Probenpraparation angewandt. Dazu wurde im Médrser fein
zerriebener Katalysator zu einem selbsttragenden Pellet gepresst, das dann zur
Erhéhung der Leitfahigkeit (Bildung von metallischem Kupfer) mit Wasserstoff bei

400°C in der TG-FTIR-Apparatur reduziert wurde. Eine zweites Pellet wurde analog,
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jedoch unter Zugabe von 5 % Graphit hergestellt und nachfolgend ebenfalls im TG
reduziert.

Die Spektren beider Proben sind in Abb. 18 dargestellt. Auf das Spektrum der mit
Graphit dotierten Probe wurde eine Ladungskorrektur von -3 eV angewandt. Die
undotierte Probe zeigte keine Verschiebung des C 1s-Peaks. Damit wird deutlich, dass
durch die Vorbehandlung eine Aufladung der Proben wirkungsvoll verhindert werden
konnte, wobei die Graphitzugabe keinen Vorteil bzw. sogar eine leichte
Verschlechterung zur Folge hatte.

Die Identifizierung der Peaks zeigt, dass neben den bekannten Hauptkomponenten Cu,
Zn, Al, O und C nur noch Spuren von Cl und N vorhanden sind. Die shake-ups der Cu-
Peaks weisen auf einen Rest oxidisches Kupfer hin, d.h. der Katalysator war in beiden
Fallen nicht vollstandig reduziert. Die Quantifizierung der Zusammensetzung durch
Integration der Peaks wird durch die Uberlagerung von Al-Peaks mit Zn- und Cu-
Signalen erschwert. Die Anwesenheit von Al konnte jedoch qualitativ anhand der
Auger-Peaks bei ca. 107 eV nachgewiesen werden.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass keine vom Hersteller nicht angegebenen
Elemente gefunden werden konnten. Der N-Gehalt (Luft?) sowie die Anwesenheit einer
geringen Menge an ClI, die mdglicherweise auf die Probenpraparation zurtickzufiihren
ist, widersprechen dieser Aussage nicht.

Die Katalysatoren A und B wurden noch mittels EDX (energy dispersive X-ray
spectroscopy) untersucht. Dabei wurde fiur Kat A die vom Hersteller gegebene
Elementzusammensetzung Al/Cu/O und fur Katalysator B die Bestandteile Cu/Zn/Al/O
bestatigt. Der fur Kat B angegebene Graphitgehalt ist aufgrund der C-Besputterung
nicht erkennbar. Quantitative Aussagen zur Gesamtzusammensetzung sollten aus den

gemachten Analysen deshalb nicht gezogen werden.

5.3.6. Rontgenpulverdiffraktometrie

Zur Charakterisierung der verwendeten Katalysatoren kdénnen RoOntgenbeugungs-
aufnahmen erstellt werden. Die Réntgenpulverdiffraktometrie bietet als relativ schnelle
Methode die Moglichkeit, eine Aussage Uber die Kristallinitat der Probe zu treffen. Die
vorhandenen kristallinen Phasen kdnnen identifiziert werden, da die Lage der
einzelnen Reflexe vom Abstand der beugenden Gitterebenen und somit direkt von den
Gitterkonstanten des beugenden Materials abhangig ist. Mit Hilfe der Bragg’schen
Gleichung (5.5)
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nA=2dsin0 n=12,.. (5.5)

kann aus dem Einfallswinkel 6 und der Wellenlange A der Rontgenstrahlung zu jedem
Reflex ein Gitterebenenabstand d bestimmt werden.

Da das Beugungsmuster eines Kristalls auf die regelmassig aufeinanderfolgende
Anordnung mehrerer Elementarzellen zurlickzufihren ist, hat die Grésse und Reinheit
eines Kristalls Einfluss auf die Form des Signals. Aus der Halbwertsbreite B. eines
Reflexes kann mit der Scherrer-Gleichung (5.6)

A
T=
B. cos6

(5.6)

direkt auf die Kristallitgrosse t geschlossen werden, was bei Kenntnis der chemischen
Zusammensetzung eine Bestimmung der Dispersion ermoglicht [138]. Aufgrund der
Volumenwichtung der Methode sollten die Resultate bei einer sehr uneinheitlichen
Partikelradienverteilung jedoch mit Vorsicht interpretiert werden.

Die Messungen wurden mit den drei pulverisierten Katalysatoren A, B und C
durchgefiihrt, wobei jeweils der unbehandelte, frische Katalysator sowie eine im TG-
FTIR reduzierte Probe gemessen wurden. Die Reduktion wurde mit 50 ml/min H, in
230 ml/min He durchgefuhrt. Das verwendete Temperaturprogramm bestand aus
einem Aufheizschritt (Heizrate: 10 K/min) und einer nachfolgenden Phase konstanter
Temperatur (60 min bei 400 °C). Die nachfolgende Abkihlung auf Raumtemperatur
erfolgte im Heliumstrom. Die reduzierten Proben wurden bis zur Messung unter
Stickstoff aufbewahrt.

Die Diffraktogramme sind in Abb. 19 dargestellt. Prinzipiell ist zu erkennen, dass alle
gemessenen Proben keinen hohen Grad an Kristallinitdt aufweisen. Es zeigt sich, dass
der Katalysator A sowohl im unreduzierten (Kurve 1) als auch im reduzierten Zustand
(Kurve 2) praktisch rontgenamorph ist. Die stark verschmierten Maxima bei etwa
20 =58.5° und 20 = 87 ° sind wahrscheinlich auf Al,O5; zurlickzuflihren, doch handelt
es sich dabei um hochamorphes Material. Reflexe fiir Cu® sind nicht erkennbar. Dies
ist vermutlich auf den geringen Kupfergehalt von ca. 5 % zurlckzufiuhren: die niedrige
Konzentration nahe der Nachweisgrenze der Methode erlaubt prinzipiell nur eine
geringe Signalintensitat. Weiterhin gibt der stark porose Trager gentigend Raum fur die
Bildung sehr kleiner Kristallite in der Grossenordnung einzelner Elemantarzellen, was
die Ausbildung von Roéntgenreflexen ganz verhindern kann. Dieser Effekt - als
Verschwinden der CuO-Reflexe bei impragnierten Cu/Al,Os-Katalysatoren - wird auch
in der Literatur [139] fir CuO-Gehalte <8 % beschrieben.
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Der Katalysator C weist in der unreduzierten Form (Kurve 3) ebenfalls nur ein relativ
unscharfes Beugungsmuster auf. Bei 20 = 27 ° ist ein Reflex zu erkennen, der offen-
sichtlich Graphit zuzuordnen ist. Die beiden anderen breiten Signale bei ca. 26 =45 °
und 49.5° kénnen nicht eindeutig interpretiert werden. Die reduzierte Form diese
Katalysators (Kurve 4) zeigt hingegen ein starker differenziertes Beugungsspektrum.
Neben dem Graphit-Peak ist nun ein starkeres Heraustreten einzelner Maxima
erkennbar. Der Bereich 26 =40..50 ° kann gut als Summe von Reflexen der
Komponenten ZnO (Zinkit) und CuO (Tenorit) interpretiert werden. Der Katalysator
enthalt also noch unreduzierte Anteile an CuO. Auffallig ist im Vergleich zum
unreduzierten Kat das Auftreten von Reflexen auch im hdheren Bereich von 26. Dabei
konnen die Signale bei ca. 55.2° und 64.5 ° mittels der Referenzspektren recht
eindeutig metallischem Kupfer zugeordnet werden. Erstgenannter Peak korreliert bei
Anwendung der Bragg'schen Gleichung mit einem beugenden Netzebenenabstand von
etwa 0.212 nm. Dies entspricht mit guter Naherung dem Abstand d = 0.2085 nm der
(111)-Ebene im Kupferkristall, den man mit Hilfe der Gitterkonstante von 0.3615 nm
[140] und der kubisch-flichenzentrierten Gittersymmetrie (d;; = 1/+/3 -a) erhalt.

— 1 Cu

CuO
‘ | ZnO

3
)
- 4
3
2
20 30 40 50 60 70 80 20(°) 90

Abb. 19: Réntgenpulverdiffraktogramme der Kupferkatalysatoren (1 - Kat A unreduziert, 2 - Kat A
reduziert, 3- Kat C unreduziert, 4 - Kat C reduziert, 5 - Kat B unreduziert, 6 - Kat B reduziert)
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Der Katalysator B (Kurve 5 unreduzierter Zustand, Kurve 6 reduzierter Zustand) zeigt
grundsatzlich ein ahnliches Verhalten wie der Katalysator C. Es fallt jedoch auf, dass
die beim unreduzierten Katalysator beobachteten CuO-Reflexe bei diesem Katalysator
in der reduzierten Form praktisch vollstandig verschwinden. Die Reduktion dieses
Katalysators ist somit vollstandig. Dies wird auch durch die intensiven Kupfersignale
unterstrichen. Bei genauerer Betrachtung der beiden Cu-Reflexe zeigt sich eine leichte
Verschiebung der Maxima zu tieferen Winkeln gegenlber den Referenzspektren. Die
Abweichung betragt ca. 0.3 ° fur den Peak bei 54.9 °(Referenz: 55.2 °). Dies weist auf
eine leichte Aufweitung des Gitterabstandes hin, was beispielsweise durch Fehlstellen,
Randeffekte bei kleiner Kristallitgrésse oder den Einbau einzelner Fremdatome erklart
werden kann.

Die Berechnung der Kristallitgrosse fir Cu aus der Peakverbreiterung des (111)-Peaks
mit der Scherrer-Gleichung ergibt sowohl bei Katalysator B als auch bei Kat C aus der
in beiden Fallen etwa gleich grossen Halbwertsbreite von 0.6 ° eine Kristallitgrosse von
ungefahr 2.1 nm. Unter Annahme kubischer Kristallite dieser Kantenlange
(pcu =8.96 g cm™) und fiinf zugénglichen Fliachen erhdlt man mit Annahme einer
Flache von 6.8:10?° m? pro Atom [125] eine durchschnittliche Partikelgrésse von etwa
800 Cu-Atomen und eine Dispersion von 41 %. Dieser Wert ist, verglichen mit den
durch N,O-Titration bestimmten rund 10 % Dispersion, sehr hoch. Die Annahme
feinverteilter freier Kupferpartikel auf einer Trageroberflache ist offensichtlich fir
Katalysatoren mit hohen Kupfergehalten nicht passend, da die damit abgeleitete
Kristallitoberflache sehr viel héher als die wirklich flir Reaktanden zugangliche Flache
ist. Das Verhaltnis von etwa 1 zu 4 zwischen den beiden berechneten Dispersionen
weist auch darauf hin, dass zu Beschreibung der Katalysatorstruktur ein Modell,
bestehend aus fest in einer Matrix eingebauten Kristalliten, die mit nur etwas mehr als
einer zuganglichen Flache Kontakt zur Gasphase haben, besser geeignet ist als das

der hochdispersen Cu-Partikel auf einer Trageroberflache.

5.3.7. in-situ DRIFTS-Experiment

Die DRIFTS-Experimente zur Reaktion von Methanol an der Katalysatoroberflache
wurden an Katalysator B durchgefiihrt. Zur Messung an der reduzierten bzw. oxidierten
Form wurde durch die Probe bei 250 °C Uber Nacht jeweils ein Gasstrom von
50 ml min™ H, bzw. 50 ml min™ O, geleitet. Vor der dann folgenden Reaktion mit

Methanol wurde die Probenkammer mit 50 ml min™ N, gespult. Zur Reaktion wurden
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0.3 gh™ Methanol in den Stickstoffstrom eingespeist und die Probe von 40 °C mit
10 K min™ auf 280 °C aufgeheizt. Die dabei aufgenommenen Spektren sind in Abb. 20
und Abb. 21 gezeigt. Die Darstellungsweise als Transmission bedeutet, dass
entstehende Spezies aufgrund ihrer Absorptionseigenschaften Veranderungen zu
geringerer Transmission (negative Peaks) hervorrufen, wahrend abgebaute Spezies zu
einer Zunahme der Transmission fiihren. Bei der Interpretation ist zu beachten, dass
die Spektren der oxidierten Form als Differenz zur stickstoffgespulten Katalysator-
oberflache bei 40 °C dargestellt sind, wahrend die Spektren am reduzierten Katalysator
als Differenz zur methanolbedeckten Oberflache bei 40 °C dargestellt sind. Die in den

Spektren gefundenen Banden wurden den in Tabelle 12 aufgeflihrten Spezies

zugeordnet.
280°C
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Abb. 20: DRIFT-Spektren des reduzierten Katalysators B unter Methanolatmosphére als Differenz zur
methanolbedeckten Oberflache bei 40 °C

Die Reaktion am reduzierten Katalysator zeigt keine drastische Veranderung der
Oberflachenspezies wahrend der Reaktion. Auffallend ist vor allem die Veranderung
der Gasphasenspezies wie der Abbau von Methanol (etwa 1050 cm™) sowie das
Entstehen von CO, (2349 cm™ und 667 cm™) mit steigender Temperatur. Dabei
durchlauft die Intensitat der CO,-Bande ein Maximum bei etwa 185 °C, die dann

folgende Abnahme der CO,-Konzentration bei weiter steigender Temperatur ist mit der

75



Bildung von CO (2144 cm™) verbunden. Bei 220 °C ist eine Bande bei etwa 1755 cm’
erkennbar, die mit grosser Wahrscheinlichkeit gasférmigem Methylformiat zugeordnet
werden kann. Dieses Reaktionsprodukt wurde auch schon in Spuren mittels GC-MS im

Kondensat von Versuchen zur Methanolzersetzung gefunden.
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Abb. 21: DRIFT-Spektren des oxidierten Katalysators B. Darstellung als Differenz zur
stickstoffgespllten Oberflache

Im Spekirum des oxidierten Katalysators sind bei 120 °C neben Methanol die
Oberflachenspezies Formiat (1370 cm™ und 1580 cm™, It. [27] auf ZnO bzw. Zn) und
Methoxy auf Cu und ZnO (als Schulter am Methanolpeak erkennbar). Mit steigender
Temperatur ist wie beim reduzierten Katalysator ebenfalls die Abnahme des
Methanolpeaks erkennbar, jedoch erst oberhalb 185 °C. Dies weist auf die im TG
beobachtete hohe Reduktionstemperatur von Uber 200 °C des Katalysators bei
Verwendung von Methanol hin. Die Reduktion ist mit der Entstehung von CO, sowie
dem Abbau von Carbonat (1383 cm™ und 1530 cm™) und Formiat verbunden. Bei
280 °C ist die Bildung von CO erkennbar. Bei 1102 cm™ und 220 °C ist eine Bande
sowie bei 185 °C eine Schulter erkennbar, die moéglicherweise Dimethylether in der
Gasphase zuzuordnen ist.

Zusammenfassend |asst sich anhand der Versuchen sagen, dass
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. der oxidierte Katalysator erst oberhalb 200 °C durch Methanol reduziert wird;

. der reduzierte Katalysator schon bei niedrigen Temperaturen flir Reaktionen mit
Methanol aktiv ist. Dabei treten Uber den Temperaturbereich keine wesentlichen
Anderungen der Oberflichenspezies auf.

. die Oberflachenspezies des oxidierten Katalysators tber den Temperaturbereich
erheblich starker variieren. Dabei werden jedoch keine fiur Cu/ZnO/Al,O4

unerwarteten Verbindungen detektiert.

Wellenzahl Spezies Schwingung Referenz  Oxid. Kat Red. Kat
(cm™)
2349 CO: (9) Vas [141] + +
667 CO, (9) 8s [142] + +
2144 CO (g) v [142] - +
1029,1060 MeOH (g) v (C-0) [142] + +
1754 (CH3)-O-CHO (g) v (C=0) [142] - +
1102 (CH3)-O-(CHs3) (9) Vas (C-O) [142] +/- -
990 CH30- (Cu) v (C-0) [143] + -
1080 CH30- (Zn0O) v (C-0) [143] + -
1383 CO5* (Cu) v (C-0) [143] + -
1530 CO5* (Cu) v (C=0) [143] + -
1370 HCO, (zn) Vas (C-O) [27] + -
1580 HCO; (ZnO) vs (C-0) [27] + -
2800...3000 versch. Vgias (C-H) + +

Tabelle 12: Beobachtete Banden und ihre mégliche Zuordnung zu den verschiedenen Oberfléchen-
spezies in den DRIFT-Spektren
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6. Kinetik der Wasserstoffherstellung

6.1. Modellbildung

6.1.1. Grundsitzliche Uberlegungen

Die autotherme Reformierung von Methanol nach Gleichung (3.4) ist ein chemischer
Prozess, der sich aus mehreren Teilreaktionen zusammensetzt und im Normalfall nicht
der idealisierten Stochiometrie folgt. Die wichtigsten Nebenprodukte Kohlenmonoxid
und Dimethylesther sind beispielsweise in dieser Gleichung nicht aufgeflhrt. Prinzipiell
ist eine Vielzahl von Reaktionswegen ausgehend von Methanol bei Zugabe von

Sauerstoff und Wasser denkbar.

) DME + H,0
CO + 2 H,
(6)
CO,+H, < CO + H,0
(M 4 (8)
H2+%02—)H20 CO+/202—)002

Abb. 22: Auswahl méglicher Reaktionen im System Methanol, Sauerstoff, Wasser
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Die fur das autotherme Reformieren wichtigsten moglichen Teilreaktionen sind in
schematisch in Abb. 22 dargestellt. Dazu gehdren die Totaloxidation von Methanol (1),
die partielle Oxidation (2), die Methanolzersetzung zu Kohlenmonoxid (3), die Bildung
von Dimethylether (4) sowie die Dampfreformierung von Methanol (5). Wichtige
Folgereaktionen unter Einbeziehung von Produktmolekilen sind die Oxidation von
Wasserstoff (7) und Kohlenmonoxid (8) sowie das Konvertierungsgleichgewicht (6).
Dieses Reaktionssystem mit seinen sieben Komponenten und acht Teilreaktionen ist
stark vernetzt, die meisten Reaktionsprodukte einer Reaktion kdnnen wiederum als
Edukte einer anderen Reaktion auftreten. Durch Linearkombinationen der Reaktionen
ergeben sich ausserdem weitere = Méglichkeiten. Ohne Kenntnis des
Hauptreaktionswegs ist es deshalb schwierig, kinetische Messungen zur autothermen

Reformierung von Methanol durchzufiihren.

In der Literatur sind bisher nur wenige Betrachtungen zum Reaktionsablauf des
autothermen Reformierens von Methanol vorhanden. Huang [83] gibt zwar ein
Zeitgesetz der Langmuir-Hinshelwood-Form fir die Teilreaktion partielle Oxidation an,
jedoch ohne die Annahmen des Reaktionsverlaufs zu Uberprifen. Die bisher am PSI
durchgefihrten Modellierungen zum autothermen Reformieren [60, 135] verwenden ein
postuliertes Modell der Gasphasenkinetik.

Uber die Einzelreaktionen in Abb. 22 ist aus den Screeningversuchen bekannt, dass

. die Reaktionen, an denen molekularer Sauerstoff beteiligt ist (1,2,7,8), meist sehr
schnell und unter hoher Warmeentwicklung ablaufen. Die Oxidation von CO und
die Oxidation von H, kdénnen jeweils als Teilreaktionen der Totaloxidation
aufgefasst werden, ihre Reaktionsgeschwindigkeiten waren somit Teil einer sehr
schnellen Gesamtreaktion.

. die umgekehrte Shift-Reaktion (6) relativ langsam ablauft und stark
gleichgewichtslimitiert ist (siehe Abschnitt 3.3 und [144]).

. die Dampfreformierung als Hauptquelle des Wasserstoffs ebenfalls
gleichgewichtslimitiert ist (siehe Abschnitt 3.3). Aufgrund des Vergleichs von
Messungen und Gleichgewichtszusammensetzungen kann davon ausgegangen
werden, dass die Dampfreformierung naherungsweise eine Einschrittreaktion mit
direkter Bildung von CO, darstellt und keine Folgereaktion aus Methanol-

zersetzung und Shift-Reaktion ist.
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. die Methanolzersetzung, wie spater (siehe Abschnitt 6.2.1) gezeigt wird, bei
Anwesenheit von Wasser praktisch vernachlassigbar ist. Diese Beobachtung
wird auch in der Literatur fir Cu/ZnO/ZrO,/Al,O5 bestatigt [65].

. die Bildung von DME an speziellen Zentren (Lewis-saure Zentren des Al,O3)
ablauft und somit unabhangig von der Bedeckung der anderen Zentren ist [145].
Durch Blockierung der sauren Funktion oder durch Verringerung des Al;Os;-
Gehaltes im Katalysator kann diese Nebenreaktion wahrscheinlich unterdrickt
werden.

Die autotherme Reformierung von Methanol kann grundsatzlich als Linearkombination
der Dampfreformierung mit der partiellen Oxidation, mit der Totaloxidation oder mit
beiden Reaktionen angesehen werden, wobei auch die Totaloxidation theoretisch
wiederum als Folge verschiedener Reaktionen angesehen werden kann. Die zwei
Grenzfalle, d.h. die Kombination aus Dampfreformierung und Partieller Oxidation (SR-
POX) und aus Dampfreformierung und Totaloxidation (TOX-SR) stellen sehr
vereinfachte Modelle dar, die den Vorteil haben, dass bei Validierung einer der beiden

Falle eine Reaktion aus dem System gestrichen werden kann.

POX-SR TOX-SR

Dampfreformierung CH50H + H,0 — CO, + 3 H, 3 3%,
partielle Oxidation CH3;OH + % O, > CO, + 2 H, 1 0
Totaloxidation CH30H + %/, O, — CO, + 2 Hy0 0 s
ATR 4 CH;OH+ 3 H,0+%0,+2N, >4 CO,+11H, + 2 N,

Tabelle 13: Koeffizienten der Linearkombination aus Dampfreformierung und partieller bzw. Total-
oxidation zur Modellbildung der autothermen Reformierung

Zur Klarung, welche Vorstellung dem wirklichen Reaktionsablauf am nachsten kommt,
mussen Messungen bei nicht vollstandigem Sauerstoffumsatz durchgefiihrt werden.
Dies ist jedoch aufgrund der hohen Reaktionsgeschwindigkeit der Oxidation nur bei
hohen Raumgeschwindigkeiten und geringen Temperaturen unter quasi-isothermen
Bedingungen mdglich. Anhand der dabei erhaltenen Verhaltnisse aus Wasserstoff- und
CO,-Konzentration sowie aus Sauerstoffumsatz und CO,-Produktion kann eine
Aussage Uber den Reaktionsverlauf getroffen werden. Falls unter diesen Bedingungen
kein Wasserstoff im Produktgas gefunden wird, kann prinzipiell von einem

Totaloxidations-Dampfreformings-Mechanismus ausgegangen werden.
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6.1.2. Messungen bei geringem Sauerstoffumsatz

Durchfiihrung

Bei den Messungen wurde Katalysator B der Korngrosse 0.25..0.5 mm verwendet. Der
Katalysator wurde im Massenverhaltnis 1 zu 3 mit Sand der gleichen Korngrdsse
gemischt. Die Bettlange betrug 15 mm, die eingesetzte Katalysator/Sand-Masse
213mg. Es wurden 1.5mlh" MeOH/H,O sowie synthetische Luft dem
stoéchiometrischen Verhaltnis des autothermen Reformierens entsprechend eingesetzt.
Die gemessenen Temperaturen waren Uber die gesamte Bettlange + 1.5 K stabil. Bei
den ohne Sauerstoffzusatz gemessenen Werten wurde die dem ATR-Feed
entsprechende Menge Luft durch die gleiche Menge Argon ersetzt.

Auswertung

Die Resultate der Messungen sind in Tabelle 14 zusammengefasst. Die Sauer-
stoffumsatze bei den drei Temperaturen betrugen zwischen 45 und 57 %. Die
gemessenen Wasserstoffkonzentrationen lagen dabei unter 1 %. Das Verhaltnis
zwischen Wasserstoffproduktion und CO,-Bildung (Abb. 23) sollte bei partieller
Oxidation einen Wert von 1.5 annehmen, bei Totaloxidation ist er Null. Die
gemessenen Werte nahe bei Null beweisen, dass ein hoher Anteil des CO, durch
Totaloxidation gebildet wird. Das Verhaltnis zwischen Sauerstoffumsatz und CO,-
Produktion liegt etwas hdher als 1.5, dem fir die Totaloxidation erwarteten Wert. Da
kein CO detektiert wurde, kénnte dies beispielsweise durch ein bei den Messungen
nicht detektiertes Intermediat, z.B. Formaldehyd, erklart werden.

Temperatur (°C)

222 228 233

ATR-Feed Umsatz O, (%) 45 51 57
Prod. CO, (%) 1.0 15 1.9

Prod. H, (%) 0.24 0.31 0.51

Ums. O,/ Prod. CO, " (mol/mol) 2.4 1.8 1.6
H,/ CO, 2 0.23 0.21 0.27
ohne O, H,/CO, ? 3.23 3.17 3.13
Prod. CO; (%) 5.9 7.3 8.6

Tabelle 14: Resultate des autothermen Reformierens von Methanol bei geringem Sauerstoffumsatz
sowie ohne Sauerstoff unter %Ieichem Gasfluss (1 theoretische Werte fiir Totaloxidation:
1.5, partielle Oxidation: 0.5 * theoretische Werte fir Steam Reforming: 3, partielle
Oxidation: 2, Totaloxidation: 0)
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Um die Frage zu klaren, ob die gebildete geringe Menge an Wasserstoff durch partielle
Oxidation oder durch Dampfreformierung entsteht (Methanolzersetzung kann durch
das Fehlen von CO im Produkt ausgeschlossen werden), wurde ein Experiment ohne
Sauerstoffzugabe (Argon statt synthetischer Luft) durchgefiihrt. Es zeigt sich, dass die
Reaktionsgeschwindigkeit der CO,-Produktion in diesem Fall bei der jeweiligen
Temperatur erheblich hdher ist als bei Sauerstoffzugabe. Das Verhaltnis zwischen
Wasserstoff- und COjx-Produktion liegt im Rahmen des Fehlers bei 3, dem

theoretischen Wert fir Steam-Reforming.

R Finintnintieieletett el SR Abb. 23: Verhéltnis aus H,- und
CO,-Produktion bei 222 bis
333°C in Abhangigkeit vom
Sauerstoffumsatz

2 g POX

o
Q
T 14
o H — L 1 TOX
45 51 57
Umsatz O,

Die hohere Reaktionsgeschwindigkeit der Dampfreformierung in Abwesenheit von O,
kann dadurch erklart werden, dass in Gegenwart von Sauerstoff (ATR-Feed) die
Kupferoberflache des Katalysators durch den vorhandenen Sauerstoff in unglnstiger
Weise modifiziert wird, wobei eine einfache Belegung der Adsorptionsplatze oder sogar
eine Veranderung der Oxidationsstufe zu Cu' oder Cu" in Frage kommt. Aus der
Menge des produzierten Wasserstoffs kann somit nur darauf geschlossen werden,
dass die Dampfreformierung eine Moglichkeit darstellt, den beim autothermen
Reformieren gefundenen Wasserstoff zu bilden. Eine Klarung des Mechanismus’ der
Wasserstoffbildung bei Anwesenheit von Sauerstoff muss somit Gber andere Methoden

erfolgen.

6.1.3. Autothermes Reformieren mit D.O

Die ATR-Versuche bei geringem O.-Umsatz ergaben, dass zumindest eine hoher
Anteil O, durch Totaloxidation von Methanol umgesetzt wird. Zur Erklarung der
Herkunft des restlichen gebildeten Wasserstoffs wurde ein Experiment mit D,O im

ATR-Feed durchgefuhrt. Dabei sollte sich zeigen, ob der detektierte Wasserstoff tUber
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die partielle Oxidation oder die Dampfreformierung von Methanol gebildet wird. Bei der

partiellen Oxidation wird ausschliesslich H, aus Methanol gebildet:

CH,OH+% 0, —» CO, +2H.,. (6.1)
Die Dampfreformierung mit D,O kann sowohl H; als auch DH und D, bilden:

CH,OH+D,0 —» CO, +2H, +D, oder (6.2)

CH,OH+D,0 —» CO, +2H, +2DH. (6.3)

Unter Vernachlassigung eines moglichen Isotopenaustauschs zwischen dem
produzierten Wasserstoff und den Feedkomponenten kann somit das Auftreten der
Massenzahlen 3 und 4 im Massenspektrum als Indikator fur die Bildung von

Wasserstoff durch Steam-Reforming angesehen werden.

Durchfiihrung

Die Versuche wurden an der in Abschnitt 6.1.2 beschriebenen Katalysatorfillung mit
MeOH/H,O und MeOH/D,O im dem autothermen Reformieren entsprechenden
stdéchiometrischen Verhaltnis durchgefiihrt, synthetische Luft wurde ebenfalls dem
autothermen Reformieren entsprechend zugegeben. Die Reaktortemperatur betrug
222°C, der Flussigfeed 1.5 ml h™' MeOH/H,O bzw. 1.53mlh”"' MeOH/D,0O. Das
Produktgas wurde Uber einen bei Raumtemperatur befindlichen Kondensatabscheider
geleitet und dann in das Massenspektrometer eingespeist. Die Massenzahlen 18, 20,
31, 33, 44, 28, 4, 2 und 3 wurden registriert. Nach dem Offnen des Messgasventils

wurde jeweils bis zur Einstellung konstanter Werte gewartet (ca. 10...15 min).

Auswertung

Die bei der Reaktion mit Wasser und mit D,O gemessenen Intensitaten der
verschiedenen lonen sind in Abb. 24 dargestellt, in Abb. 25 ist das Verhaltnis zwischen
den in den beiden Versuchen gemessenen lonenintensitaten aufgetragen. Die Menge
Stickstoff als Inertkomponente (m/z = 28) ist in beiden Fallen gleich hoch, so dass von
konstanter Feedzusammensetzung ausgegangen werden kann. Die Intensitat der
Massenzahl 3 ist bei Verwendung von D,O stark erhoht, wahrend die Intensitat der
Massenzahl 2 sinkt. Dies weist auf die Bildung von DH, somit auf die
Dampfreformierung von Methanol hin. Durch Fragmentierung von D,O wird jedoch
weiterhin m/z=2 gebildet, so dass diese Masse nicht aus dem Spektrum verschwindet.
Die Massenzahl 4 (D,) tritt in beiden Fallen kaum auf und ihre Haufigkeit wird auch
durch Verwendung von D,0 nicht signifikant verandert. Dies heisst, dass hauptsachlich

DH und nur wenig D, gebildet wird. Interessant ist weiterhin die starke Zunahme der
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Intensitat der Masse 33. Diese Zunahme lasst sich durch einen Isotopenaustausch von

Deuterium mit Methanol an der Katalysatoroberflache erklaren.
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Abb. 24: Absolute Intensitaten der Fragmentionen beim autothermen Reformieren von Methanol mit
Hzo und DZO

Die Intensitat der Massenzahl 3 bei der Verwendung von schwerem Wasser erreicht
nicht die der Intensitdt der Masse 2 bei Verwendung von H,O, was eigentlich bei
Vernachlassigung der unterschiedlichen lonisierungswahrscheinlichkeiten von DH und
H, zu erwarten wéare. Ausserdem wird bei der Reaktion mit D,O offensichtlich etwas
weniger CO, (m/z = 44) gebildet. Dieser Effekt ist reproduzierbar, also nicht auf eine
Desaktivierung des Katalysators zurlickzufiihren. Es muss somit offensichtlich von
einem kinetischen Isotopieeffekt bei der Reaktion mit D,O ausgegangen werden.

Aus der Differenz der Nullpunktschwingungsenergien von O-H und O-D kann
naherungsweise ein Wert flr das Verhaltnis der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten
berechnet werden. Dieser Wert koy / k py betragt 10.6 [146] und liegt somit im Bereich
des hier experimentell (ohne Beachtung der verschiedenen

lonisationswahrscheinlichkeiten von DH und H,) bestimmten Faktors von 16.
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Abb. 25: Relative Intensitdten Apyo/Ano der Fragmentionen beim autothermen Reformieren von
Methanol mit H,O und D,O

Zusammenfassend kann aus den Messungen der Schluss gezogen werden, dass unter
den gewahlten Versuchsbedingungen offensichtlich ein Teil des detektierten
Wasserstoffs durch Dampfreformierung entsteht. Die partielle Oxidation als
Wasserstoffquelle kann mit der genutzten Messmethode jedoch nicht vollsténdig
ausgeschlossen werden.

Aus den gezeigten Ergebnissen ist somit ersichtlich, dass die Kombination aus
Dampfreformierung und Totaloxidation im untersuchten Temperaturbereich ein gutes
Modell fir die autotherme Reformierung von Methanol darstellt. Diese Beobachtung
wird durch neue Untersuchungen von Reitz [147, 148] bei Temperaturen von 180 bis
225 °C bestatigt.

Eine Uberpriifung der Gliltigkeit des Modells bei héheren Temperaturen (> ca. 250 °C)
ist jedoch, wie im Abschnitt 6.2.2 gezeigt wird, nicht ohne weiteres moglich. Durch die
zusatzliche Betrachtung der umgekehrten Shift-Reaktion im Reaktionssystem ist die
Bildung von Kohlenmonoxid beschreibbar. Im folgenden Abschnitt werden deshalb

kinetische Messungen zu diesen drei Reaktionen beschrieben.
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6.2. Kinetische Messungen

Das im vorhergehenden Kapitel vorgeschlagene Modell zur Beschreibung des
autothermen Reformierens von Methanol besteht aus einer Kopplung von
Totaloxidation und Dampfreformierung sowie der Konvertierungsreaktion zur
Beschreibung der CO-Bildung. Da gezeigt wurde, dass bei Vorhandensein von
Sauerstoff im Produktgas nur geringe Mengen an Wasserstoff auftreten, konnen die
Schritte Totaloxidation und Dampfreformierung als naherungsweise

aufeinanderfolgend betrachtet und somit einzeln gemessen werden.

6.2.1. Dampfreformierung

Versuchsdurchfiihrung

Fir die Messungen im Mikroreaktor wurden 197.5 mg (Punkte bei 230 bis 240 °C) bzw.
77.6 mg (Punkte bei 255 und 270 °C) Katalysator der Korngrésse 0.25...0.5mm
verwendet. Um eine isotherme Fahrweise (+1.5K) zu gewahrleisten, wurde der
Katalysator mit Quarzsand der gleichen Korngrésse auf 600 mg (tiefe Temperaturen)
bzw. 650 mg (hohe Temperaturen) aufgefillt, die Bettlange betrug 6 cm bzw. 6.5 cm.
Die Variation von Methanol- und Wasserpartialdruck wurde durch den Einsatz
verschiedener Mischungsverhaltnisse sowie durch Zugabe der Inertkomponente Argon
erreicht. Alle Messungen wurden bei Normaldruck durchgefiihrt. Der Katalysator wurde
vor der Durchfuhrung der Messungen 48 h unter Reaktionsbedingungen equilibriert.
Eine mdgliche Deaktivierung wurde nach Ende der Messungen durch Wiederholung

des ersten Datenpunktes Uberprift.

Ergebnisse

Es wurden insgesamt 32 Punkte gemessen. Die Messwerte sind in Anhang 3 gezeigt.
Eine Uberprifung auf eine magliche Deaktivierung des Katalysators zeigte nach Ablauf
der Messungen eine unveranderte Aktivitat. Die Elementbilanzen flr Kohlenstoff lagen
im Bereich 100 + 6 %. Die Wasserstoffbilanz zeigte aufgrund der problematischeren
Wasseranalyse etwas hdhere Toleranzen, es wurden jedoch Werte bis zu + 20 % flr
die nachfolgenden Modellierungen akzeptiert, wenn die Kohlenstoffbilanz der Messung
keine erhdhte Abweichung zeigte. Die Verhaltnisse zwischen CO, und H, lagen bei

allen Messungen leicht Uber dem stochiometrisch moglichen Maximalwert von 3.0. Als
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Ursache dafur kommt ein systematischen Fehler der Kalibration in Frage, da die
Analysen keinen Hinweis auf Formaldehydbildung zeigten. Die gemessenen CO-
Konzentrationen liegen sehr niedrig, das Verhaltnis zwischen CO,- und CO-Produktion

ist stets grosser als 100.

Auswertung und Modellauswahl
Das verwendete Modell ist ein isothermes, eindimensionales Reaktormodell, wobei die
Integration der Umsatzvariablen Uber das Reaktorvolumen erfolgt. Die
Volumenanderung bei der Reaktion sowie eine mogliche Gleichgewichtslimitierung
wird bertcksichtigt.
Die Reaktionsgeschwindigkeit r; der Komponente i wird fur nicht volumenkonstante
Reaktionen giinstig als erste Ableitung des Stoffmengenstromes n; nach dem
Reaktorvolumen definiert (6.4).
)
dv

Durch Einfuhren der Umsatzvariablen X; kann die Reaktiongeschwindigkeit auch als

(6.4)

Funktion des Umsatzes betrachtet werden.
dX; .o

A 6.5
=gy ™ (6.5)

Fir die Auswertung der Daten wurde zuerst eine Normierung vorgenommen, wobei die
geringen CO-Konzentrationen vernachlassigt und die Wasserstoffbildung sowie
Umsatze an Methanol und Wasser entsprechend der CO,-Bildung nach der
Reaktionsgleichung fir das Dampfreformieren korrigiert wurden. Die ermittelten
Umsatze wurden dann als Rohdaten zusammen mit den Anfangspartialdriicken von
Methanol und Wasser sowie der Reaktionstemperatur in der Software SIMUSOLV
[149] verwendet.

Zur Ermittlung der Reaktionsordnung der verschiedenen Spezies wurde zuerst ein
einfacher Potenzansatz der Form

dXx k

v = o (Yweor ‘P (Yuzo -P)° feq (6.6)
MeOH

gewahlt, wobei fo; den Gleichgewichtsterm der Reaktion nach Gleichung (6.16)
darstellt. Die Parameter a und b, d.h. die Reaktionsordnungen fir Methanol und
Wasser, wurden daraus fir drei Temperaturen durch Anpassung ermittelt. Die

Ergebnisse sind in Tabelle 15 dargestellt.
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0 (°C) a . b b k (mol min™ g™ kPa®™)

230 0.4 0.08 0.02 0.078 9.62:10°
235 0.4 0.065 0.03 0.057 1.13-10
240 0.34 0.075 0.09 0.077 1.32.10°%

Tabelle 15: Ergebnisse der Parameteranpassung unter Nutzung des Potenzansatzes (6.6)

Diese Reaktionsordnungen kénnen mit den von Jiang [68] beschriebenen Ordnungen
verglichen werden. Die dort genannten Reaktionsordnungen betragen 0.26 fir

Methanol, 0.03 fiur Wasser und -0.2 fur Wasserstoff. Ein Potenzansatz der Form

rzkl_[(pi)aIi unter Einbeziehung des Wasserstoffpartialdrucks ist jedoch nicht

geeignet, Messpunkte mit einem H,-Anfangspartialdruck von null zu beschreiben, da
damit der Wert fur die Reaktionsgeschwindigkeit auf null gesetzt wird. Es zeigt sich
dennoch eine gute Ubereinstimmung in der Beobachtung, dass der Wassereinfluss als
etwa nullter Ordnung angesehen werden kann. Dieses Ergebnis scheint mit Blick auf
die Bruttoreaktionsgleichung nicht sinnvoll, bedeutet aber bei genauerer Betrachtung
nur, dass der geschwindigkeitsbestimmende Schritt ohne Wassereinfluss ablauft. Die
gebrochene Ordnung in Methanol von ca. 0.4 weist auf einen mdglichen
Adsorptionseinfluss hin. Interessanterweise wurde bei hier nicht gezeigten Messungen
zur Zersetzung von Methanol an diesem Katalysator ebenfalls die Ordnung 0.4 in
Methanol erhalten. Diese Ubereinstimmung weist darauf hin, dass der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt in beiden Fallen gleich ist und von Methanol
oder den aus Methanol gebildeten Oberflachenspezies abhangt. Damit wird auch die
Aussage unterstrichen, dass die Methanolzersetzung zu CO bei Anwesenheit von
Wasser im untersuchten Temperaturbereich nicht beobachtet wird, sondern selektiv die
Dampfreformierung, da die Reaktionen mit Wasser offensichtlich nach dem
geschwindigkeitsbestimmmenden Schritt eingreifen und schneller als die Desorption
von CO ablaufen.

Wie bereits erwahnt wurde, legt die gebrochene Reaktionsordnung flir Methanol im
empirischen Potenzansatz die Vermutung nahe, dass ein Adsorptionseinfluss vorliegt.
Dieser kann in verschiedenen kinetischen Modellen bertcksichtigt werden, die unter
unterschiedlichen Annahmen aus dem Reaktionsmechanismus bzw. pseudo-empirisch

hergeleitet werden kénnen.
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Die Adsorptionseigenschaften der an der Reaktion teilnehmenden Spezies an der
Oberflache des Cu/ZnO/Al,O; -Katalysators sind durch die Literatur zur Methanol-
synthese recht gut untersucht. Die Zusammenfassung dieser Ergebnisse durch
Skrzypcek [27] zeigt, dass ausser Wasserstoff alle im Reaktionssystem auftretenden
Spezies kompetitiv an den gleichen Zentren adsorbieren. Der durch Jiang [69]
beschriebene und spater durch Peppley [71] prinzipiell bestatigte Mechanismus der

Reaktion geht von folgenden Schritten aus:

2 (*)+ CHsOH <> CH30* + H* ¢ (1)
(*) + CH;0* «» CH,O* + H* (RDS) Kk (2
(*)+H,0 & H,0* Ks (3)
2(*)+H; & 2H* Ka (4)

2 CH,0* <> CH;OCHO* + (*) Ks (5)
CH3;OCHO* + H,0* —» HCOOH* + CH;OH + (*) kg (6)
HCOOH* — H,+CO, + (*) ks (7)

Als geschwindigkeitsbestimmender Schritt wird die Dehydrierung der adsorbierten
Methoxy-Spezies (2) angesehen. Die dazu notwendige vorgelagerte schnellere Bildung
von Methoxy auf der Oberflache sowie die mdgliche Desorption dieser Spezies durch
Rekombination mit adsorbietem H erklart auch den im Massenspektrometer
beobachteten Isotopenaustausch mit D zu CH3;0OD (m/z = 33) (siehe auch 6.1.3.). Die
Reaktionen (4) bis (7) werden als sehr schnelle Schritte betrachtet. Aufgrund dieser
Annahmen leitet Jiang einen Langmuir-Hinshelwood-Ansatz her, der seine kinetischen
Messungen beschreibt. Peppley modifiziert diesen Ansatz dahingehend, dass
zwischen verschiedenen Adsorptionszentren unterschieden wird. Beiden Modellen ist

jedoch gemeinsam, dass die Schritte (1) und (4) als immer im Gleichgewicht befindlich
angesehen werden. Damit erhalt man einen Ausdruck, der den Term 1/,/p, enthalt,

so dass nur Datenpunkte mit Wasserstoffkonzentrationen grésser Null beschrieben
werden konnen. Solch ein Ansatz ware aber ungeeignet fir die Simulation eines
Methanolreformers, der mit wasserstofffreiem Feed betrieben wird.

Zur Auswertung der hier gezeigten Daten wurde daher zuerst ein einfacher Langmuir-

Hinshelwood-Ansatz erster Ordnung gewabhilt:
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r =K Oyeon (6.7)

Unter formaler Berlcksichtigung einer nichtdissoziativen Methanoladsorption erhalt
man:
r= I(r pMeOH (68)
1+@ Pyeon
Erweitert man die Zentrenbilanz um die Anzahl der von Wasserstoff belegten Zentren,

so kann man den Partialdruck von Wasserstoff im Adsorptionsterm einfiihren:

r= kr pMeOH (69)
1+@ Pyeon 0 Puy

Ein etwas anderer Ansatz, der sich ndher am oben gezeigten Mechanismus ausrichtet,
bezieht ebenfalls die Adsorption von Methanol und Wasserstoff ein. In diesem Fall wird
jedoch davon ausgegangen, dass Methanol dissoziativ adsorbiert, wobei der
entstehende Wasserstoff aber ein andersartiges Zentrum als die entstehende Methoxy-
Spezies belegt. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist dann nicht nur von der Bedeckung
mit Methanol, sondern auch von der Anzahl der freien Adsorptionsplatze abhangig, die
fur die Adsorption des bei diesem Vorgang entstehenden Wasserstoffs zur Verfigung
stehen. Dies bedeutet, dass die Bildung von CH30** am Zentren der Sorte A auch
dann gehemmt wird, wenn nicht gentigend Adsorptionsplatze der Sorte B fir das
Nebenprodukt H*® zur Verfiigung stehen. Das  Zeitgesetz lasst sich dann

folgendermassen formulieren:
r= kel\A/IeOH (1 '632) (6-10)

Nach Ersetzen beider Bedeckungen durch die Langmuir-Isothermen, d.h. unter der

naherungsweisen Annahme reiner Physisorption beider Spezies, erhalt man:

r= kr pMeOH (61 1)
(1+ 2 Pyeon) (1+b py2)

Berlcksichtigt man andererseits, dass Wasserstoff dissoziativ adsorbiert wird, so kann
man oben genannten Ansatz modifizieren. Die Adsorptionsgeschwindigkeit von
Wasserstoff erhalt man dann, da jeweils zwei freie Oberflachenplatze bendtigt werden,
durch:

Mags = kads pHZ(1 - GE!Z )2 (612)
Analog lasst sich die Desorptionsgeschwindigkeit formulieren:

Faos = Kaes (012)° (6.13)
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Im Gleichgewicht (rags = rges) €rhalt man fur (1-6 HZB) dann den Ausdruck

1
1-6f,) = ——— 6.14
(1=085) = » (6.14)

fur die Gesamtreaktion ergibt sich daraus mit (6.10):

K. Pweon

(5 aPuon) (145 pe) 19
Diese Modelle sind gegeniber den in der Literatur beschriebenen Gleichungen
problemlos auch fir Wasserstoffpartialdriicke von null anwendbar.
Anhand der gemessenen Werte wurde nun mittels der Software SIMUSOLYV und eines
isothermen eindimensional-homogenen Reaktormodells versucht, die Parameter der
einzelnen Modelle anzupassen und aus den beschriebenen kinetischen Modellen
dasjenige  auszusuchen, das die Daten am besten beschreibt. Die
Temperaturabhangigkeit der Geschwindigkeitkonstanten wurde mit der Arrhenius-
Gleichung beschrieben.
Bei Verwendung eines Arrhenius-Ansatzes flr die Temperaturabhangigkeit der
Modellparameter a und b der Adsorption von Methanol und Wasserstoff entspricht
deren Aktivierungsenergie der jeweiligen Adsorptionsenthalpie der Spezies auf der
Katalysatoroberflache. Da diese Werte fiir Cu/ZnO/Al,O3 aus der Literatur bekannt sind
[27] und die Angaben verschiedener Autoren offensichtlich nicht sehr stark differieren,

wurden sie in der Auswertung als fest angenommen:

AagsH ™= - 45 kJ mol™
AagsHY'°M= - 50 kJ mol™

Um eine mogliche Gleichgewichtslimitierung der Gesamtreaktion beschreiben zu

kdnnen, wurden alle Modelle um den Faktor

3
=1- yCO2 yH2 (616)

Keq Yveon Y20

eq

erganzt. Darin stellt K¢, die Gleichgewichtskonstante dar, deren Temperaturabhangig-
keit durch die Funktion

-56100J
K., =1.8493-10"e RTm (6.17)
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bertcksichtigt wurde. Die mit diesen Bedingungen ermittelten Ergebnisse der

Parameteranpassung sind in Tabelle 16 zusammengefasst.

Modell k 240°C EA a 240°C b 240°C
)
mols™ g'kPa™ ™ kJ mol” kPa™ kPa™
. -5
; r=k P oo 1.52:10 83 + 3
+26-107
-6 2
2 o K, Pyeon Py 6.17-10 56 + 3.4  6.9310
1+aPyeon +6.7-107 +1.38-10
-5
3 o K, Pyeon ” 1.98-10 45+ 36 0.199 0.206
1+ aPyeon + PPy, +9.7.10° +0.105  +0.135
9.94-10° 45+ 35 5321102 6.80-102
4 o K, PwmeoH f, . ) )
(1+apyeon)(1+bpy,) 4 £1.4510 +1.03-10° +2.23-10°
A K, Preon ; 1.64-10° 35+ 55 54110° 0.611
(1+aPyeon)(1+b/Pry) + +6.84-10° +9.310°  +0.405

Tabelle 16: Ergebnisse der Parameteranpassung fiir verschiedene kinetische Modelle der Methanol-
Dampfreformierung an Katalysator B mit Angabe der Standardabweichungen. Werte der
Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten und Modellparameter a und b bei 240 °C.
®) n =0.4: Modell 1; n = 1: Modelle 2 bis 5
“'n=1: Modelle 3 und 4; n = 1/2: Modell 5

Das erste und einfachste Modell zeigt eine sehr gute Anpassung der Werte an den bei

240 °C ermittelten Potenzansatz. Die bei hoherer Temperatur gemessenen

Reaktionsgeschwindigkeiten kdnnen also auch mit diesem Modell gut beschrieben

werden.

Ebenfalls recht gut kénnen die Messwerte mit dem Modell 2, d.h. unter Einfuhrung

eines Adsorptionsterms fur Methanol beschrieben werden. Die Darstellungen des

dazugehorigen Parity-Plots (Abb. 26) sowie der Wahrscheinlichkeitsfunktion (Abb. 27)

unterstreichen diese Aussage.

Die anderen drei Modelle, die einen Adsorptionsterm flir Wasserstoff enthalten, zeigen

unterschiedlich gute Anpassungen, wobei mit der Erhéhung der Parameteranzahl

naturgemass auch eine Erhohung der Standardabweichung der einzelnen

angepassten Parameterwerte einhergeht. Dennoch ist eindeutig zu erkennen, dass das
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Modell 4, d.h. die Annahme unterschiedlicher Adsorptionsplatze fir Methanol und

Wasserstoff bei nichtdissoziativer Wasserstoffadsorption, von diesen drei Modellen die
besten Ergebnisse liefert.

Abb. 26: Parity-Plot des Methanolum-
satzes bei Anwendung von Modell 2 auf die
Messdaten
e
2
S
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Contour Plot Abb. 27: Wahrscheinlichkeitsfunktion der
Objsctive Function Parameteranpassung in Abhangigkeit von
10oooo - k®'® und Ex bei Anwendung von Modell 2
auf die Daten bei Bezug auf das
dimensionslose Reaktorvolumen
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Die Korrelationsmatrix zeigt fir Modell 2 eine Abhangigkeit zwischen k und a, bei
Modell 4 eine schwache Korrelation zwischen k und b. Dies ist offensichtlich auf den
Term der Form (1 +f(a,p) ) im Nenner zurlckzufuhren, da man fur f(a,p) >> 1 bei
Modell 1 im Nenner praktisch nur noch den Term (a - puweon) erhalt, so dass k und a

nicht mehr unabhangig voneinander variiert werden kdnnen. Im Fall des Modells 4 wird
dieser Effekt nur noch abgeschwacht beobachtet.
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Zusammenfassend kann gesagt werden, dass Modell 2 offensichtlich einen guten
Kompromiss zwischen der einer physikalisch-chemisch plausiblen Beschreibung der
Messwerte und der Genauigkeit der bestimmten Parameter darstellt. Aufgrund dessen

wurde dieses Modell fiir die Reaktorsimulationen in Kapitel 7 verwendet.

6.2.2. Messungen zum Sauerstoffumsatz

Zu Beginn der Messungen wurde der Katalysator in einem Dauerversuch bei hoher
Belastung unter den Feedbedingungen des autothermen Reformierens getestet.
Ursachlich war dieser Versuch dazu gedacht, die Stabilitdt des Katalysators bei
geringem Sauerstoffumsatz zu bestimmen und somit die Messbedingungen flur die
kinetischen Messungen zur Totaloxidation von Methanol festlegen zu kénnen.

Dazu wurden 67.6 mg des Katalysators in der Partikelgrosse 250...500 pm mit 600 mg
Quarz der gleichen Koérnung vermischt und im Mikroreaktor eingesetzt. Die
Reaktortemperatur betrug 240 °C. Methanol-Wasser-Gemisch im molaren Verhaltnis 4
zu 3 wurde mit 3 mlh™ zugepumpt, Luft wurde stéchiometrisch fiir die autotherme
Reformierung zugegeben. Die Messung wurde bei Normaldruck durchgefiihrt.

Die gemessenen Konzentrationen an CO,, H, und O,, dargestellt in Abb. 28, zeigen
deutlich eine starke Abnahme der anfanglich beobachteten Wasserstoffproduktion, die
mit einer gleichzeitigen Abnahme des Sauerstoffumsatzes einhergeht. Ebenso sinkt die
COo-Produktion. Nach etwa 60 h hat sich ein stationarer Zustand eingestellt, die
detektierten Konzentrationen andern sich nur noch geringfiigig. Anhand der geringen
Wasserstoffproduktion sowie des weiterhin detektierten Kohlendioxids und des
Sauerstoffumsatzes ist deutlich, dass nach Erreichen des stationaren Zustandes nur
noch Totaloxidation von Methanol stattfindet.

Dieser Kurvenverlauf ist mit einer Oxidation des aktiven Kupferanteils im Katalysator
erklarbar: der anfanglich reduzierte Katalysator ist noch aktiv fir die Steam-Reforming-
Reaktion, was sich in der hohen Wasserstoffkonzentration am Anfang bemerkbar
macht. Mit fortschreitender Zeit wird der aktive Kupferanteil oxidiert, so dass fast nur
noch die Totaloxidationsaktivitdt bestehen bleibt. Auch Reitz [147, 148] erklart die
Totaloxidationsaktivitdt des  Cu/ZnO/Al,O;-Katalysators  unter  differentiellem

Sauerstoffumsatz mit einer Oxidation der Oberflache. In der Literatur ist weiterhin die
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Selektivitatsverschiebung der Methanoloxidation zur Totaloxidation durch die Bildung
von oxidischen Kupferstrukturen beschrieben [150].

Ein ahnlicher Effekt wurde auch von Alejo [151] bei der wasserfreien partiellen
Oxidation von Methanol an Cu/ZnO/Al,O; beobachtet, der zeigte, dass ab einem
bestimmten Sauerstoffpartialdruck die Kupferoberflache oxidiert und damit die
Wasserstoffbildung praktisch vollstandig unterdrickt wird. Dieser Effekt war bei 215 °C
irreversibel, bei hoheren Temperaturen konnte jedoch durch die dann erfolgende

Reduktion mit Methanol eine zumindest partielle Ruckbildung der Aktivitat erwartet

werden.
14
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Abb. 28: Zeitlicher Verlauf der detektierten Konzentrationen im Produktgas der autothermen Refor-
mierung an Katalysator B bei hoher Raumgeschwindigkeit.

Der Versuch, die oben gezeigte Deaktivierung bis hin zur vollstandigen
Totaloxidationsselektivitdt auch bei héheren Temperaturen nachzuvollziehen, zeigte
jedoch ein neues und interessantes Phanomen: ab etwa 250 °C war es nicht moglich,
Messungen mit Sauerstoff im Produkt durchzufiihren. Offensichtlich andert sich in
diesem Temperaturbereich das Verhalten des Katalysators sprungartig. Die Erhéhung
der Temperatur um einige wenige Grad in diesem Bereich kann schon zu einem light-
up der Reaktion fUhren, d.h. der Sauerstoff wird unter Ausbildung eines Hot-Spots
komplett umgesetzt. Dieser Effekt ist reproduzierbar und auch durch eine starke

Verdiinnung des Katalysators mit Inertmaterial nicht zu umgehen.
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So ist beispielsweise bei Reaktion Uber 50 mg Katalysator (Verdinnung mit Sand 1:20)
bei 250 °C Ofentemperatur selbst bei einem Gesamtfluss von 465 Nml min™' und einer
Sauerstoffkonzentration von nur 1.15 % und dem stéchiometrisches Verhaltnis aller
Reaktanden fir das autotherme Reformieren (Restgas Stickstoff) kein Sauerstoff im
Produkt nachweisbar. Hingegen stellt sich sofort ein Hot-Spot von etwa 20 K ein. Auch
nach langerer Zeit (24 h) ist keine Selektivitatsverschiebung zur ausschliesslichen
Totaloxidation beobachtbar.

Interessanterweise korreliert die "Sprungtemperatur" des Katalysatorverhaltens bei den
Mikroreaktorversuchen von etwa 250 °C recht gut mit der Reduktionstemperatur des
Katalysators (siehe Abschnitt 5.3.3). Es liegt daher die Vermutung nahe, dass durch
die oberhalb 250 °C sehr schnell ablaufende Reduktion des Katalysators mit Methanol
ein schneller Wechsel des Oxidationszustandes der aktiven Zentren moéglich wird und
dies die Reaktion stark beschleunigt. Der Katalysator lage somit in diesem
Temperaturbereich bei Anwesenheit von Methanol und Sauerstoff in einer anderen
Form als bei Temperaturen unterhalb 250 °C vor. Kinetische Messungen bei tieferen
Temperaturen ergaben somit keine fir hohe Temperaturen relevanten Daten. Eine
genaue Untersuchung der verbundenen Oberflachenphdnomene erfordert jedoch
wahrscheinlich in-situ-Messungen, z.B. EXAFS, da durch die Empfindlichkeit der Cu-
Oberflaiche gegen die Anderung des Redoxpotentials der Umgebung eine
aussagekraftige ex-situ Untersuchung mit elektronenspektroskopischen Methoden im
Hochvakuuum sehr schwierig erscheint. Eine weitere geeignete Untersuchungs-
methode ware moglicherweise die Festelektrolytpotentiometrie, die eine Bestimmung
der Sauerstoffaktivitat auf der Katalysatoroberflache wahrend der Reaktion erlaubt
[152].

Das beschriebene light-up-Phanomen macht kinetische Messungen durch die
Aufhebung der lIsothermie und des differentiellen Umsatzes von Sauerstoff im
vorhandenen Mikroreaktor praktisch unmaoglich. Da die Strategie, durch Verdinnen mit
Inertgas (N.) sowohl die Verweilzeit als auch die Konzentrationen und damit die
Reaktionsgeschwindigkeit herabzusetzen, offensichtlich versagt, muss versucht
werden, aus den zuganglichen Daten eine Abschatzung der Reaktionsgeschwindigkeit
zu erlangen.

Aus den durchgefiihrten Experimenten mit vollstindigem Sauerstoffumsatz ist eine
minimale Reaktionsgeschwindigkeit fur die Umsetzung bekannt. Sie betragt etwa
4.10° mol s an 50 mg Katalysator. Da aus dieser Grdsse, wie in Anhang 4 gezeigt

wird, schon eine Limitierung der Reaktion durch Porendiffusion erkennbar ist, kann die
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Geschwindigkeit der Sauerstoffumsetzung Uber einen einfachen Diffusionsansatz
(1. Fick'sches Gesetz) abgeschatzt werden. Da die meisten Messungen im hoch-
laminaren Bereich (Rep<10) stattfinden, wurde eine mdgliche Limitierung durch
Filmdiffusion anhand der Damkdéhlerzahl zweiter Art abgeschatzt. Aufgrund des dabei
ermittelten Wertes von 0.04 wurde jedoch ein Filmdiffusionseinfluss ausgeschlossen.
Aus dem 1. Fick'schen Gesetz (6.18)

dc
J. —_D°f 02 6.18
02 K02 dX ( )
kann unter der Annahme, dass die Diffusionsschicht im Partikel dinner als der

Partikelradius ist, d.h. die Sauerstoffkonzentration im Zentrum null ist, und mit der

dc,,

Vereinfachung, dass der Konzentrationsgradient Uber die gesamte Diffusions-

schichtdicke konstant ist, ein Geschwindigkeitsgesetz erster Ordnung (6.19) fur die

Reaktionsgeschwindigkeit Ro, der Sauerstoffumsetzung herleiten.

n  _per 0:008p
02

= —— s 6.19
02 RT Ady,s Po2 ( )

Dabei stellen ps die Schittdichte des Katalysators und Adpger die Dicke der
Diffusionsschicht dar. Da dieser Parameter experimentell nicht einfach zuganglich ist,
muss er bei den Reaktorsimulationen variiert werden. Der effektive Knudsen-
Diffusionskoeffizient ist aus Katalysatorkenngréssen (ep,t) zuganglich (6.20):

¢ do [BRT

Def‘f =_P_
Koz ™ 13 M

(6.20)

Es bleibt festzuhalten, dass diese Gleichungen zwar eine Modellierung des
Sauerstoffumsatzes im Reaktor bei Temperaturen ab 250 °C ermdglichen, dass aber
der Weg des Sauerstoffumsatzes bei diesen Temperaturen nicht bekannt ist. Obwohl
fur niedrigere Temperaturen klar gezeigt wurde, dass die Totaloxidation die
bestimmende Reaktion fur den Sauerstoffumsatz darstellt, kann dieser Mechanismus
nicht kritiklos auf hohere Temperaturen Ubertragen werden, da, wie ebenfalls gezeigt
wurde, wahrscheinlich die Katalysatoroberflache oberhalb 250°C in einer veranderten
Form vorliegt. Die partielle Oxidation kommt daher bei diesen Temperaturen ebenfalls
wieder als Reaktionsweg in Frage. Nichtsdestotrotz kann die Kombination aus
Totaloxidation und Dampfreformierung fir die Modellierung verwendet werden, da die

pro umgesetztem Sauerstoffmolekil freiwerdende Warme bei Total- und partieller
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Oxidation etwa gleich ist und somit das thermische Verhalten des Reaktors nicht von

der Modellauswahl abhangen sollte.

6.2.3. Kinetik der umgekehrten Shift-Reaktion (Konvertierung)

Durchfiihrung

Der experimentelle Aufbau der Versuche entsprach dem der kinetischen Messungen
zur Dampfreformierung. Aufgrund der geringeren Reaktionsgeschwindigkeit und der
niedrigen Warmetdnung der Reaktion wurde mit einer erhdhten Katalysatormasse
(511 mg) und ohne Verdinnung der Katalysatorschittung mit Inertmaterial gearbeitet.
Der untersuchte Temperaturbereich lag zwischen 240 °C und 280 °C. Im Feed wurde
jeweils eine Mischung aus CO, und H, eingesetzt, bei 280 °C wurde teilweise mit
Inertgasverdunnung gearbeitet, um die Reaktionsgeschwindigkeit zu verringern und
somit das Erreichen der Gleichgewichtszusammensetzung zu vermeiden. Zur
Abschatzung des Wassereinflusses wurden funf Punkte unter Zugabe von Wasser im
Feed gemessen. Da der Einfluss einer moglichen Wasseradsorption auf der
Katalysatoroberflache vor allem bei niedrigen Temperaturen eine Rolle spielen sollte,
wurden diese Punkte bei einer Temperatur von 240 °C gemessen.

Die Shiftreaktion im autothermen Methanolreformer ist eine Folgereaktion der
Dampfreformierung und der Methanoloxidation. Dabei stellt sich naherungsweise ein
Konzentrationsverhaltnis zwischen Wasserstoff und Kohlendioxid von 2.5 ein. Die
Mehrzahl der Punkte wurden daher bei diesem Verhaltnis gemessen. Die
Messergebnisse sind in Anhang 3 tabellarisch dargestellt. Eine mogliche Gleich-
gewichtslimitierung wurde fir jeden Punkt vor Beginn der Modellierung durch

Berechnung des Gleichgewichtsterms Uberpriift.

Auswertung und Modellierung

Das kinetische Modell wurde aus [153] Ubernommen. In erster Naherung kann jedoch
in Anbetracht des geringen Drucks die Anzahl der freien Oberflachenplatze als
konstant angenommen werden. Damit erhalt man ein einfaches Zeitgesetz erster
Ordnung in CO, (6.21). Der Gleichgewichtseinfluss wird dabei durch den

temperaturabhangigen Gleichgewichtsterm berticksichtigt.

Eaf1 1
r T) = k(6136 eiﬁ[T 513ij 1- Ph20 Pco (6.21)
Rves ( ) o2 Krwaes (T) Pco2 Pu2
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Die Temperaturabhangigkeit der Gleichgewichtskonstante wird durch die Funktion
(6.22) beschrieben.

39876 (J)
KPwes = 104.785. R T (M) (6.22)
020 | Abb. 29: Parity Plot der Parameteran-
' passung der Messwerte fiir die umgekehrte
® Shift-Reaktion. Kennzeichnung der Mess-
punkte: o Modell ohne Wasseradsorption It.
0.15 7 Gleichung (6.21), + Modell mit
= ® & Adsorptionsterm fiir Wasser It. Gleichung
3 ® (6.23)
= ®
x 0.10 - @
0.05 | &
0.00 T T T T
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Contour Plot
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200000 s , Abb. 30: Wahrscheinlichkeitsfunktion der
. | Anpassung der Parameter E, und k®"*9 nach
180000 4 : Modell (6.23) bei Bezug auf das dimensions-
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Die Anpassung der Parameter an den anhand des detektierten CO-Gehalts
errechneten Umsatz erfolgte wiederum mit der Software SIMUSOLV [149], das
verwendete Reaktormodell war wie bei

der Auswertung der Messungen zur
Dampfreformierung

eindimensional, pseudohomogen

und gradientenfrei. Die
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Startwerte der Parameteranpassung wurden unter Annahme differentiellen Umsatzes
mit der Software ORIGIN [154] bestimmt.
Bei ausschliesslicher Betrachtung der ohne Wasserzusatz im Feed gemessenen

Punkte erhalt man fiir die Parameter k®'*¥) und E, in Gleichung (6.21) folgende Werte:
k ©139=4.38.10" mol (s g kPa)" (+ 5%) Ea =123 kJ mol” (£ 5%)

Die dabei bestimmte Aktivierungsenergie liegt mit 123 kJ mol™” etwas hoher als der
Literaturwert von 95 kJ mol™ [153].

Bei Anwendung obiger Parameter und des Zeitgesetzes (6.21) auf die Bedingungen
der mit Wasserzusatz gemessenen Werte zeigt sich, dass die Beschreibung dieser
Messwerte durch das Modell nicht optimal ist, da der Umsatz bei Wasserzugabe um
bis zu 26 % Uberschatzt wird. Offensichtlich liegt also zusatzlich zur Hemmung der
Reaktionsgeschwindigkeit durch den Gleichgewichtsterm eine Adsorptionshemmung
vor. Durch formale Einfliihrung eines Wasser-Adsorptionsterms in Gleichung (6.21)
erhalt man unter Annahme einer mittleren Adsorptionsenthalpie von -43.5 kJ mol™ [27]

fur die Wasseradsorption an Cu/ZnO/Al,O; ein Zeitgesetz der Form

Eaf1_ 1
r T) = k63K eiﬁ(T 513") Pcoz [1— Przo Poo J (6.23)
RWGS ( ) 1+ A0 *Ph2o kl;wes (T) Pcoz Prz

Mit diesem Modell ist eine deutlich bessere Anpassung dieser Messergebnisse
mdglich, der maximale Fehler in der Vorhersage der mit Wasser gemessenen Werte
liegt dabei zwischen -8 und +13 %, die ohne Wasserzugabe gemessenen Werte
werden praktisch gleich gut beschrieben. Dies ist gut aus Abb. 29 ersichtlich, in der die
Parity-Plots bei Anwendung beider Modelle gezeigt werden.

Fur die in Gleichung (6.23) angegebenen Parameter erhalt man folgende Werte:

k ®1*K) =4 57.10® mol (s g kPa)™ (£ 5%)
Ea =123 kJ mol™ (+ 5%)
a0 = 4.53.10?2kPa™ (£ 28 %)

Die Standardabweichung des Modellparameters ap,o zur Beschreibung der
Wasseradsorption ist mit 28 % sehr hoch im Vergleich zu den Standardabweichungen
der anderen beiden Parameter. Dies ist der geringen Anzahl an Messpunkten mit
Wasserzugabe geschuldet. Aufgrund der starken Gleichgewichtslimitierung bei hohen
Wasserpartialdriicken ist es jedoch im Gegensatz zu Messungen ohne Wasserzugabe

zum Feed erheblich schwieriger, sinnvolle Messbedingungen bei Anwesenheit von
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Wasser einzustellen. Aufgrund der langsamen Reaktion sind allgemein nur geringe
GasflUisse erforderlich, so dass fir die Einstellung eines niedrigen Wasserpartialdrucks
oftmals technische Grenzen (minimale Leistung der verwendeten Pumpe) erreicht
werden. Deshalb sollte der hier bestimmte Wert fir die Adsorptionskonstante von
Wasser akzeptiert werden. Eine Prifung der Modellglite kann durch die Simulation der

nichtisothermen Messungen erfolgen.
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7. Reaktorsimulation

Durch einen Vergleich zwischen experimentell ermittelten Daten und Computer-
simulationen kann gezeigt werden, inwieweit die im vorangegangenen Abschnitt
entwickelten kinetischen Modelle zur Beschreibung des Verhaltens eines realen
Reformierreaktors geeignet sind. Dazu wird, im Gegensatz zu den unter mdglichst
isothermen Bedingungen durchgefuhrten kinetischen Messungen, eine polytrope
Reaktorfahrweise gewahlt. Dabei stellt die richtige Vorhersage der Konzentrationen
am Reaktorende sowie des thermischen Verhaltens das wichtigste Kriterium fur die
Ubereinstimmung zwischen Experiment und Simulation dar. So zeigt das autotherme
Reformieren von Methanol beispielsweise mit der Ausbildung einer Temperaturspitze
am Reaktoranfang und eines Temperaturminimums im zweiten Teil des Reaktors ein
charakterisitsches Temperaturprofil, das mit den Modellen beschreibbar sein sollte.

Die in diesem Kapitel gezeigten Simulationen wurden mit der Software MADONNA
[155] durchgefihrt. Sie verbindet eine hohe Bedienerfreundlichkeit der
Benutzeroberflache (Windows-kompatibel) mit sehr guten Interaktionsmdéglichkeiten
bei der Programmausfihrung. Eine umfassende Beschreibung des Programms mit

Beispielen kann in [156] gefunden werden.

7.1. Modellbeschreibung

Jede Modellierung stellt einen Kompromiss zwischen der moglichst genauen
Abbildung des zu beschreibenden Phanomens und der vertretbaren Komplexitat dar.
Bei der Rechnersimulation wird die Komplexitdt vor allem durch die Anzahl der
verwendeten Parameter und den fur die Durchfiuhrung notwendigen Rechenaufwand
bestimmt, wahrend die Anzahl und Gute der damit zu beschreibenden experimentellen
Daten die erwunschte Genauigkeit bestimmen.

Das fir die hier beschriebene Simulation verwendete Modell geht von einem idealen

Rohrreaktor (Pfropfenstromung) aus. Dies kann nach [157, S.361] bei laminarer
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Stromung aufgrund des Verhaltnisses aus der Reaktorlange und dem mittlerem
Partikeldurchmesser
_L 100 (7.1)

Partikel

mit guter Naherung angenommen werden.
Fur die langsam ablaufende umgekehrte Shift-Reaktion erfolgt die Betrachtung der
chemischen Reaktionen pseudohomogen, d.h. unter Annahme einer gradientenfreien
Temperatur- und Konzentrationsverteilung zwischen Gasphase und Katalysatorkorn.
Die schnelleren Reaktionen Dampfreformierung und Sauerstoffumsatz werden
eindimensional heterogen behandelt, d.h. mdgliche Konzentrationsgradienten an der
Phasengrenze werden berucksichtigt.
Die Reaktionsgeschwindigkeiten werden - wie schon bei der Auswertung der
kinetischen Messungen - als Ableitung des Molenstroms nach dem zur Lange in
Strémungsrichtung proportionalen Reaktorvolumen formuliert.

r :% =f(T,p,p;>--) (7.2)
Die Integration erfolgt daher Uber das Reaktorvolumen. Im jeweiligen betrachteten

Volumenelement muss die Stoffbilanz
O:ZhF'N —zhiAUSJrZﬁ dv (7.3)

erfullt sein. Eine mogliche Gleichgewichtslimitierung wird durch den temperatur-
abhangigen Gleichgewichtsterm der entsprechenden Reaktion (siehe Abschnitt 6.2.1)
beachtet. Der Sauerstoffumsatz wird, wie in Abschnitt 6.2.2 beschrieben, Uber das
erste Fick’'sche Gesetz als Knudsen-diffusionslimitiert angenommen. Als unbekannter
Parameter muss bei diesem Ansatz die Dicke der Sauerstoffdiffusionsschicht
festgelegt werden. Dafir kommen Werte zwischen null und dem mittleren
Partikelradius in Frage. Werte grosser als der mittlere Partikelradius bedeuten, dass
die Annahme der Diffusion als geschwindigkeitsbestimmender Schritt nicht erfullt ist.

Vor allem bei den im Bereich der Temperaturspitze auftretenden hohen Temperaturen
kann eine mogliche Filmdiffusionslimitierung fur die Dampfreformierung und Oxidation

Xt

durch den &usseren Katalysatorwirkungsgrad n®® in das Modell aufgenommen
werden. Dazu wird der streng eigentlich nur fur Reaktionen erster Ordnung geltende

Zusammenhang (7.4) angewandt.

ext 1
- 7.4
T T 1iDa, 74)
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Die darin enthaltene Damkohler-Zahl zweiter Art Da, ist als Verhaltnis aus intrinsischer
Reaktionsgeschwindigkeit r; (ohne Diffusionslimitierung) und der Gasdiffusions-
geschwindigkeit rg; definiert.
r.
Da, =— (7.5)
rdii‘f
Zur Berechnung von rg wird wiederum das 1. Fick’'sche Gesetz

dc,

i.=-D —L 7.6
JD|ff i dX ( )

unter der konservativen Annahme verwendet, dass die Diffusionsschichtdicke dx der
Halfte des durchschnittlichen Partikeldurchmessers entspreche. Die damit definierte
Diffusionsstromdichte jp entspricht einer Transportgeschwindigkeit pro Flache, sie
kann also mit einer flachenbezogener Reaktionsgeschwindigkeit verglichen werden.
Wird die Konzentration der diffusionslimitierten Komponente an der Partikeloberflache
als null angenommen, so erhalt man fir Da, bei einer Reaktion erster Ordnung

— ki R T 05 aPar‘(ikel

Da, = (7.7)
Pscniitt Apartiker D;

Darin stellt pscnatt die Schuttdichte des Katalysators dar, Apaiiker iSt die massen-
spezifische dussere Oberflache der verwendeten Partikel.

Der ausserdem bendtigte Gasdiffusionskoeffzient D; in der Reaktionsmischung wurde
mittels der Software ASPEN [158] fur das Anfangsgemisch der autothermen

Reformierung berechnet, die Temperaturabhangigkeit wurde dann durch ein Polynom

der Form
D=aT?+bT+c (7.8)
angepasst. Fur Sauerstoff und Methanol erhdlt man die in Tabelle 17 gezeigten
Parameter.
a(m?s’ T? b(m?s”' T c(m?s™
0, 1.198-107° 5.197.10® -8.385.10°
CH,OH 4.920-10™ 9.481.10°° -1.914.10°

Tabelle 17: Koeffizienten der Polynomanpassung der Temperaturabhéngigkeit des Gasdiffusions-
koeffizienten nach Gleichung (7.8) in der Gasmischung fiir das autotherme Reformieren
(4 CH30H + 3 H,0 + 2N, +1/2 0Oy)
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Neben der Stoffbilanz des jeweiligen betrachteten Volumensegments muss zur
Beschreibung eines Reaktors unter nichtisothermen Bedingungen noch die
Warmebilanz gelést werden. Die Differenz der Warmeinhalte des Fluids zwischen
Eintritt und Austritt ergibt sich aus der Summe der Reaktionswarmen und der mit der

Wand ausgetauschten Warmemenge. Fur j Reaktionen erhalt man

0=Q5N — Q&% + >, dV (~AgH) + U A (Tyans — Tens) (7.9)
j

wobei der Warmeinhalt des Gasstroms aus den temperaturkorrigierten

Warmekapazitaten [119, 159, 160] berechnet werden kann .
C.JGas = n TGas Zyl Cip (710)

Die in der Warmebilanz (7.9) verwendeten Reaktionsenthalpien wurden als
temperaturkonstant betrachtet, als Zahlenwerte wurden die in Kapitel 3 fir eine

Temperatur von 300 °C ermittelten Daten verwendet.

7.2. Simulation der nichtisothermen Messungen

Eine erste Simulation nichtisothermer Versuche wurde fir sauerstofffreie Bedingungen
durchgefihrt. Dabei kann neben der Dampfreformierung von Methanol noch die
umgekehrte Shift-Reaktion ablaufen. Ziel war die Uberpriifung der kinetischen Ansétze
fur die beiden Reaktionen sowie die Bestimmung des Warmelbergangskoeffizienten
im Mikroreaktor.

Aufgrund der guten Warmeulbertragungseigenschaften und der technischen
Limitierungen (Obergrenze des Gasflusses) ist der Warmeubergangskoeffizient im
verwendeten Mikroreaktor nur schwer experimentell zuganglich. Versuche zu seiner
Bestimmung zeigten, dass schon vor Erreichen der isothermen Zone fast kompletter
Warmeaustausch zwischen Gas und Wand erfolgte, so dass keine messtechnisch
sinnvolle Temperaturdifferenz mehr vorlag. Somit wurde entschieden, durch
Parametervariation einen Wert fur diese Grosse festzulegen.

Bei den nichtisothermen Versuchen ohne Sauerstoffzugabe wurden 748 mg
Katalysator der Kornung 0.25...0.5 mm verwendet, was einer Bettlange von 6 cm

entsprach. Im Feed kam eine aquimolare Mischung aus Methanol und Wasser zum
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Einsatz, zur leichten Verdinnung des Reaktionsgases wurde Argon eingesetzt. Die
Messungen wurden bei Normaldruck durchgefuhrt.

In Tabelle 18 sind die wichtigsten Daten der drei Messpunkte gezeigt.

Eingang Messwerte (Simulation mit / ohne Wasseradsorption)
Nr. 0 Ofen MeOH Ar Umsatz CO Cold-spot  C-Bilanz
(°C)  (mols™)  (mols™) (%) (%) (K) (%)
P1 250 3.246.10° 2.080-10° 93.7 0.47 18.6 96
(88.1/88.1) (0.24/0.29) (13/13)
P2 240 3.24610° 2.080-10° 74.4 0.13 14.9 98
(75.9/75.9) (0.11/0.15) (10/10)
P3 240 1.624.10° 2.080-10° 94.6 0.50 12.2 97
(97.0/97.0) (0.33/0.38) (9.4/9.4)

Tabelle 18: Ergebnisse der nichtisothermen Messungen ohne Sauerstoff im Feed sowie deren
Simulationen unter verschiedenen Annahmen

0.7
L 2
0.5
— P1 Modell
= —~ P2 Modell
5 0.4
g / — P3 Modell
I & P1gemessen
g o
< 0.3 - g P2 gemessen
P3 gemessen
4 PN
0-2 co2
0.1
MeOH
0 T T T
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7
V (ml)
Abb. 31:

Simulation und Messwerte der Stoffmengenanteile von Methanol (entspricht H,O), CO, und
Wasserstoff bei Verwendung des Modells mit Wasseradsorption bei der umgekehrten Shift-

Reaktion
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Bei Durchfiihrung der Simulation erhdlt man eine gute Ubereinstimmung fiir den
Umsatz und Konzentrationen der Hauptprodukte (siehe Abb. 31) und das thermische
Verhalten bei einem Warmeiibergangskoeffizienten von 250 W m? K. Dieser Wert ist
relativ hoch, kann jedoch aufgrund verschiedener Faktoren als realistisch angesehen
werden. So koénnen beispielsweise der gute Kontakt des Reaktorrohrs zur ausseren
Beheizung (praktisch ohne Luftspalt), die sehr gute thermische Leitfahigkeit des
wasserstoffhaltigen Gases im Reaktor sowie die mogliche axiale Warmeleitung in der
Reaktorwand aufgrund der hohen Verhaltnisses aus Wandstarke (ca. 1.2 mm) zu
Reaktorinnendurchmesser (4mm) als konstruktive Ursachen fir einen sehr guten
Warmeeintrag in den Reaktor angefuhrt werden.

Bei Betrachtung der Konzentrationen an Kohlenmonoxid fallt auf, dass bei Nutzung
des Modells mit Wasseradsorptionseinfluss (siehe Gleichung (6.23)) immer etwas zu
niedrige CO-Werte simuliert werden. Bei Nutzung des einfachen Modells ohne
Wasseradsorptionseinfluss (siehe Gleichung (6.21)) erhdlt man eine bessere
Anpassung an die gemessenen Werte. Dieser Effekt kann beispielsweise durch den
recht hohen Fehler der Modellkonstante der Wasseradsorption (Standardabweichung
28 %) hervorgerufen werden, so dass die h6here Genauigkeit des einfacheren Modells

die besseren Simulationsergebnisse liefert.

Zur Simulation der Messungen mit Sauerstoff im Feed wurde das oben genutzte
Modell unter Vernachlassigung der Wasseradsorption bei der umgekehrten Shift-
Reaktion um den Knudsen-diffusionslimitierten Sauerstoffumsatz erweitert. Da sowonhl
Sauerstoffverbrauch als auch Dampfreformierung und umgekehrte Shift-Reaktion nicht
unterschiedlichen Bereichen im Reaktor zugewiesen wurden, sondern im Modell
unabhangig voneinander parallel ablaufen, kdnnen Wasserstoff und Sauerstoff neben-
einander im Reaktor auftreten. Daher wurde postuliert, dass der Sauerstoffverbrauch
bei Anwesenheit von Wasserstoff praferentiell Gber die Wasserstoffoxidation ablauft.
Nur wenn kein Wasserstoff im Gasstrom vorhanden ist, wird die Totaloxidation von
Methanol zur sauerstoffverbrauchenden Reaktion. Diese Betrachtungsweise kann
mechanistisch so interpretiert werden, dass im Katalysatorkorn entstehender Wasser-
stoff bei der Herausdiffusion aus dem Korn in der Sauerstoffdiffusionsschicht der Korn-
aussenseite oxidiert wird. Im Programmcode wird diese Auswahl der Selektivitat
zwischen den beiden Reaktionen durch eine einfache "IF..THEN..."-Bedingung

realisiert.
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Die Ergebnisse der Simulationen zeigen, dass mit einem solchen Ansatz das
Reaktorverhalten qualitativ beschreibbar ist. Der fir das autotherme Reformieren von
Methanol typische Temperaturverlauf mit Temperaturspitze am Anfang und Tempe-
raturminimum im zweiten Teil des Reaktors kann prinzipiell beschrieben werden.
Durch Variation der Diffusionsschichtdicke kann die Héhe der Temperaturspitze
beeinflusst werden. Allgemein werden jedoch zu scharfe Temperaturanstiege und
-abfalle im Vergleich zu real gemessenen Temperatuprofilen simuliert (siehe Kurve
"Simulation ohne Os-Inhibierung" in Abb. 32). Dabei ist zu ersehen, dass das
gemessene Temperaturprofil schon vor Beginn der Schittung einen Temperatur-
anstieg aufweist, der verschiedene Ursachen haben kann. So ist prinzipiell zu
beachten, dass sowohl das Positionieren des Katalysators als auch die Messung des
Temperaturprofils jeweils mit einem Fehler von etwa 1 mm behaftet sind. Die
absolute Lage der Temperaturspitze sollte daher beim Vergleich zwischen Simulation
und Experiment nicht Gberbewertet werden. Weiterhin ist zu bertcksichtigen, dass die
Temperaturmessung innerhalb eines zentral im Reaktorrohr angeordneten
Schutzrohres erfolgte. Somit ist mit einem maoglichen Einfluss der axialen thermischen
Leitfahigkeit des Schutzrohres zu rechnen. Ausserdem kann die thermische
Leitfahigkeit der Schattung vor Beginn des katalytisch aktiven Materials eine Rolle
spielen. Die beiden letzeren Einflisse konnen zu einer Verbreiterung des unter
Idealbedingungen zu beobachtenden Temperaturprofils flihren.

Die Mdoglichkeit der Verbreiterung des Temperaturprofils durch eine uneinheitliche
Verweilzeitverteilung des Gases (axiale Dispersion) und damit eine lokal verschmierte
Warmeproduktion im Reaktor kann anhand der Bodenstein-Zahl Uberpruft werden.
Falls die Bedingung

Pe,L
=—a" >

Bo 100 (7.11)

partikel
erfillt ist, kann von Pfropfenstrdémung ausgegangen werden und die axiale Dispersion
vernachldssigt werden. Die in dieser Beziehung auftretende Peclet-Zahl Pe ., kann fur
gasdurchstromte Festbetten nach [157, S.342] Uber die Partikel-Reynoldszahl Rep
und die Schmidt-Zahl Sc fiir den Bereich 0.008 < Rep <400 und 0.28<Sc<2.2
abgeschatzt werden.
1 _ 0.3 N 0.5
Pe Re, -Sc  1+3.8/(Re; - Sc)

ax

(7.12)
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Fir die Messbedingungen des in Abb. 32 dargestellten Temperaturprofils erhalt man
damit eine Bodenstein-Zahl von 305. Somit kann ein Dispersionseinfluss in axialer

Richtung ausgeschlossen werden.

290
- - Messung
L —— Simulation ohne O2 Inhibierung
280 + —— Simulation mit O2-Inhibierung
270 +
o
; L
260 +
4’.
L R X
250 -4 =9
| Wandtemperatur --¢
L Katalysatorbett
240\\\\\\\\\}\\\\\\\\\}\\\\\\\\}\\\\\\\\\}\\\\\\\\\}\\\\\\\\\}\
8 9 10 11 12 13 14 15

IReaktor (Cm)

Abb. 32: Vergleich zwischen gemessenem und modelliertem Temperaturprofil. Bedingungen: 511 mg
Katalysator, 1.165 mmol min™ CH;OH, 0.875 mmol min”" H,0, 0.833 mmol min™' Luft.
Modellparameter: U = 250 W m2 K'1, ohne O,-Inhibierung Diffusionsschichtdicke 4.10° m, mit
O,-Inhibierung Diffusionsschichtdicke 4-10° m und Modellparameter a = 60 (siehe GI. (7.16))

Die axiale Warmeleitung in der Schuttung bzw. in der Reaktorwand kann zusatzlich in

das beschriebene Modell eingefihrt werden. Dazu wird die Warmebilanz (7.9) des

betrachteten Volumenelements noch um den axialen Warmefluss Q,, erweitert:

0=QEN - QA% + >, dV (~AgH,) + U A (Tyans — Toas) + Qe (7.13)
j

Nach Einfihrung der Grundflaiche Ag des Volumenelements und der axialen

Warmeleitfahigkeit Ao

: dT 2 dT
Q. =M. A.—=1_A." — 7.14
ax ax G dX ax G dV ( )
erhalt man durch Ableitung nach dV
. dT UA , d°T
0=—erj ARHj —nCP W-i——dv (TWand_TGas)_{—}\‘ax AG W (715)

Diese Differentialgleichung zweiter Ordnung kann mit den zugehdrigen

Anfangsbedingungen in das verwendete Simulationsprogramm eingefugt werden. Bei
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Durchfliihrung der Simulation wird damit jedoch keine numerisch sinnvolle Lésung
erhalten.

Eine andere prinzipielle Option zur Berlcksichtigung des Einflusses der axialen
Warmeleitfahigkeit besteht in der Behandlung des Reaktors als Riihrkesselkaskade.
Damit kdnnte eine Simulation des transienten Verhaltens bis zum Erreichen eines
stationaren Zustandes durchgefiihrt werden. Aufgrund der jedoch schon beim
Kontinuumsmodell notwendigen kleinen Volumenelemente ware dabei jedoch ein sehr
hoher Rechenaufwand mit einer hohen Anzahl von Rihrkesseln notwendig, auf den an

dieser Stelle verzichtet wurde.

Die simulierten Konzentrationsprofile spiegeln grundsatzlich typische Produkt-
verhaltnisse des betrachteten Reaktionssystems wider. Man erhalt jedoch deutlich
hohere Umséatze und Produktkonzentrationen als bei den Messungen. So wird
beispielsweise bei dem in Abb. 33 gezeigten Vergleich zwischen Simulation und
Messung der real gemessene Umsatz vom Modell schon nach etwa der halben
Reaktorlange erreicht. Damit wird nicht nur der Methanolumsatz, sondern auch die

Folgereaktion der Bildung von Kohlenmonoxid weit Gberschatzt.

0.7 0.01
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I AH20 H,
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; +H2 — 1 0.008
b +
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03+ ?
I 1 0.004
027 o
[ <
i 1 0.002
017
[ A
r (@]
0 —— ‘ —- 0
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Abb. 33: Vergleich zwischen gemessenen und modellierten Stoffmengenanteilen.
Bedingungen: 511 mg Katalysator, Wandtemp. 250 °C, 1.165 mmol min” CH30H,
0.875 mmol min™’ H,0, 0.833 mmol min” Luft. Modellparameter: Diffusionsschichtdicke 4.10°
m, U =250 Wm?K".
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Allgemein kann zum Problem der axialen Warmeleitung ausgesagt werden, dass durch
dieses Phanomen die simulierte Temperaturspitze verbreitert wirde. Unter der
Annahme, das die Hohe des Temperaturmaximums im Vergleich zu den Simulationen
ohne axiale Warmeleitung gleich hoch ist, was ja durch den Parameter der
Diffusionsschichtdicke fir O, angepasst wird, kann man davon ausgehen, dass mit der
Einflhrung der axialen Warmeleitung eher noch héhere Umsétze berechnet wirden als
mit den bisherigen Simulationen
Eine mdgliche Interpretation des im Vergleich zur Simulation geringeren Umsatzes im
realen Reaktor ist der Einfluss des im ersten Reaktorabschnitt vorhandenen
Sauerstoffs auf die Katalysatoroberflache. Da eine Bedeckung des Katalysators mit
Sauerstoff mit hoher Wahrscheinlichkeit sowohl die Anzahl als auch die Art der fur die
Methanoladsorption zur Verfigung stehenden Oberflachenplatze verandert, ware in
diesem Abschnitt die am vollstandig reduzierten Katalysator bestimmte Kinetik der
Dampfreformierung nicht mehr streng gultig.
Prinzipiell Iasst sich eine solche Hemmung durch einen Adsorptionsterm in der
kinetischen Gleichung der Reaktion beschreiben. Aufgrund der in den vorigen
Abschnitten beschriebenen Probleme bei der Messung von Reaktionsgeschwindig-
keiten bei Sauerstoffzugabe zum System Methanol/Wasser ist die experimentelle
Bestimmung der entsprechende Modellparameter jedoch nicht trivial. Es kann dennoch
anhand der vorhandenen Daten untersucht werden, ob ein solcher Ansatz die
Messwerte generell besser beschreiben kann.
Dazu wurde im Modell eine Hilfsgrosse f eingeflihrt, die die Form eines
Adsorptionsterms eines Langmuir-Hinshelwood Ansatzes hat und von den Konzen-
trationen an Wasserstoff, Methanol und Sauerstoff abhangig ist.

f=1ra—Yor (7.16)

Yr2 T Ychson

Das Verhaltnis yo, zu (Yu2 + Yenson) stellt ein Mass fur das Redoxverhalten der
Gasmischung an der Kupferoberflache dar. Falls yo, gegen null geht, nimmt f den Wert
eins an, flr yo, >>0 wird ein Wert grésser eins erhalten. Durch Erweiterung der
kinetischen Gleichungen von Dampfreformierung und umgekehrter Shift-Reaktion um
den Faktor 1/f wird eine Verringerung dieser Reaktionsgeschwindigkeiten in
Anwesenheit von Sauerstoff erreicht.
Da die exotherme Oxidationsreaktion am Reaktoranfang durch die Modellmodifizierung
im Gegensatz zur endothermen Dampfreformierung nicht inhibiert wird, muss im

Vergleich zu den Modellen ohne Sauerstoffinhibierung der Wert fur die
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Diffusionsschichtdicke des Sauerstoffs erhdéht werden. Dies verringert die
Reaktionsgeschwindigkeit der Oxidationsreaktion, so dass das Temperaturprofil die
Messwerte wieder besser beschreibt.

Um die in Abb. 32 und Abb. 33 gezeigten Messwerte flir Temperaturen und
Konzentrationen anzupassen, wurde die Dicke der Sauerstoffdiffusionsschicht auf
0.11 mm sowie der Parameter a in Gleichung (7.16) auf einen Wert von 60 festgelegt.
Die Diffusionsschichtdicke ist damit noch immer kleiner als der halbe Radius der
kleinsten im Reaktor vorhanden Partikel. Mit diesen Werten erhalt man ein
Temperaturprofil, das ebenfalls in Abb. 32 ("Simulation mit O,-Inhibierung") dargestellt
ist. Die Temperaturspitze wird wiederum recht gut beschrieben, jedoch wird gegentber
den Messungen ein etwas grosserer cold-spot simuliert.

Die experimentell ermittelten Konzentrationen werden bei diesem Parametersatz sehr
gut beschrieben. Grafisch ist der Vergleich zwischen Simulation und Experiment in
Abb. 34 dargestellt. Sowohl der Umsatz als auch die Konzentrationen von Haupt- (H.,
CO,) und Nebenprodukten (CO) kdnnen durch das Modell mit einer Abweichung von

unter 10 % simuliert werden.

0.6 0.005
| Messpunkte: o CH30H H> 1
f AH20
05 | o Co2 1
I +H2 4 0.004
| CHsOH ©COo
0.4 1
| R
I 4 0.003
| HO I
o
> 0 3 ’: " ﬁ
I 1 0.002
02+ |
fho— + 0.001
0.1 | = ]
L 02
[ -] ]
0 : T —————— : : Lo
10 11 12 13 14

|Reaktor (Cm)

Abb. 34: Vergleich zwischen gemessenen und modellierten Stoffmengenanteilen bei Einfiihrung der
Sauerstoffinhibierung in das Modell. Bedingungen: 511 mg Katalysator, Wandtemp. 250 °C,
1.165 mmol min”' CH;OH, 0.875 mmol min™' H220, 0.833 mmol min™ Luft. Modellparameter:
Diffusionsschichtdicke 4-10° m, U = 250 W m“ K", a = 60 (siehe Gl. (7.16)).
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Die Ergebnisse zeigen deutlich, dass die Sauerstoffinhibierung prinzipiell als moglicher
Effekt im Reaktor auftreten kann und experimentelle Daten mit diesem Modell gut
beschrieben werden kdnnen. Es ist weiterhin zu bemerken, dass die dabei gewahlten
Parameter trotz einer groben Anpassung per Hand ohne Verwendung einer
Optimierungsroutine befriedigende Ergebnisse liefern. Grundsatzlich sind die
angepassten Werte der Parameter jedoch experimentell schwer zuganglich, da der
Sauerstoffeinfluss auf die Kinetik der Dampfreformierung von Methanol an
kupferhaltigen Katalysatoren im Mikroreaktor nicht einfach bestimmbar ist. Generell
besteht bei der Messung des Sauerstoffumsatzes am betrachteten Katalysator in der
verwendeten Messanordnung das Problem, Umsatze unter 100 % bei isothermen
Bedingungen zu erhalten. Eine fir nachfolgende Arbeiten in Betracht zu ziehende
Messanordnung ware mdglicherweise jedoch die Nutzung katalytisch beschichteter
Oberflachen. Diese kdnnen aufgrund der geringen Katalysatorschichtdicke sowie des
einseitig entfallenden Warmeubergangs zwischen Fluid und Wand einfacher isotherm
gehalten werden. Zusatzlich kann bei einer hohen Raumgeschwindigkeit der die
Oberflache Uberstrémenden Gasmischung Quasistationaritdt der Konzentrationen
angenommen werden.

Bei weiterfuhrenen Untersuchungen zur Kinetik der Wasserstoffgewinnung aus
Methanol an Kupferkatalysatoren kénnte anstatt der Betrachtung der Sauerstoff-
inhibierung ein relativ einfaches Modell der Beschreibung des Reaktorverhaltens unter
Sauerstoffeinfluss genutzt werden. Dabei wird angenommen, dass die Oxidation der
Kupferoberflache des Katalysators deutlich schneller ablauft als deren Reduktion durch
Methanol oder Wasserstoff. Somit ware, solange Sauerstoff in der Gasphase
vorhanden ist, der Katalysator praktisch vollstandig oxidiert und die limitierende
Geschwindigkeit des Sauerstoffumsatzes unter diesen Annahmen entsprache der
Reduktionsgeschwindigkeit des Katalysators. Diese Reduktionsgeschwindigkeit ist
moglicherweise experimentell bestimmbar, z.B. durch thermogravimetrische
Messungen, bei denen die Reduktion des Katalysators durch ein Massensignal
verfolgbar ist. Somit kdnnte, im Gegensatz zum hier verwendeten Modell, mit

experimentell einfacher bestimmbaren Parametern gearbeitet werden.
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8. Ausblick

Anhand der vorliegenden Ergebnisse kdnnen eine Reihe interessanter Fragestellungen
aufgeworfen werden, die beispielsweise im Rahmen nachfolgender Arbeiten untersucht
werden kdnnten.

So konnte in dieser Arbeit beispielsweise der Mechanismus der Sauerstoffumsetzung
mit Methanol bei Temperaturen Uber 250 °C Uber dem verwendeten Cu/ZnO/Al,O;-
Katalysator nicht aufgeklart werden. Falls sich die Hypothese des Umschlags des
Oxidationszustandes des Katalysators in diesem Temperaturbereich als richtig erweist,
kénnten im Ubergangsbereich vermutlich interessante Oberflaichenphdnomene
beobachtet werden. Aufgrund der hohen Empfindlichkeit des Katalysators gegeniber
Veranderungen im Redoxverhalten der ihn umgebenden Gasatmosphare mussten
diese Untersuchungen jedoch in-situ unter Reaktionsbedingungen durchgefuhrt
werden, was die Verwendung von Hochvakuummethoden weitgehend ausschliesst.
Durch oberflachensensitive in-situ Messungen ware wahrscheinlich auch eine gute
Méglichkeit zur Untersuchung von Desaktivierungsphdnomenen gegeben. Dieses
Verstandnis konnte als Grundlage flur eine gezielte Verbesserung der vorhandenen
Katalysatoren oder zur Entwicklung von Regenerierungsstrategien flr deaktivierte
Katalysatoren genutzt werden.

Die Probleme, im Mikroreaktor unter isothermen Bedingungen unvollstdndigen
Sauerstoffumsatz fur kinetische Untersuchungen zu erreichen, wurden in den
vorhergehenden Kapiteln bereits erwahnt. Hier konnte die Nutzung einseitig katalytisch
beschichteter Oberflachen eine Madglichkeit zur isothermen Durchfihrung der
Messungen bieten.

Da die autotherme Reformierung von Methanol aus reaktionstechnischer Sicht
hauptsachlich ein Problem der thermischen Kontrolle bei gleichzeitiger Nutzung der
entstehenden Warme darstellt, kdnnten sich bei systematischer Betrachtung neben
dem in [161] beschriebenen Ansatz zur internen Warmerekuperation madglicherweise

weitere innovative Reaktorkonzepte anbieten. Bei diesen Uberlegungen sollten auch
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Fragestellungen wie das Kaltstartverhaltens und das transiente Verhalten eine Rolle
spielen.

Prinzipiell waren natirlich ausser den hier favorisierten Cu/ZnO/Al,O3-Katalysatoren
auch andere Katalysatorsysteme fir das autotherme Reformieren von Methanol
interessant, beispielsweise die seit kurzem in der Literatur beschriebenen Pd-Zn-
Legierungen, die im Gegensatz zu getragerten Pd-Katalysatoren eine hohe Selektivitat
zum CO, aufweisen sollen [73]. Dabei stellen Edelmetallkatalysatoren aufgrund ihrer
Stabilitat prinzipiell eine interessante Alternative dar, die bei entsprechender
Selektivitat fir die Dampfreformierung bei weiteren Untersuchungen in Betracht

gezogen werden kénnte.
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9. Anhang

Anhang 1: Ergebnisse der Berechnung des Verhaltnisses n

zwischen Dampfreformierung und partieller Oxidation

Index a: gasformiger Feed, b: Flussigfeed, c: Flussigfeed und Warmeverlust uber

Abgas

T(K) 298 373 423 473 523 573 623 673 723 773

AgH, -1923 -189.7 -188.1 -186.6 -185.2 -183.9 -182.7 -181.6 -180.7 -179.9

ArH, 495 52.9 55.0 57.0 58.9 60.7 62.3 63.9 65.3 66.7

N, 3.88 3.59 3.42 3.27 3.14 3.03 2.93 2.84 2.76 2.70
Ny 1.25 1.20 1.16 1.14 1.1 1.09 1.06 1.04 1.03 1.01
Ng 0.77 0.74 0.72 0.70 0.69 0.67 0.66 0.65 0.64 0.63
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Anhang 2: Ergebnisse des Katalysatorscreenings fur die Methanol-

Dampfreformierung im TG-FTIR

250 °C 300 °C 350 °C
- s S 2
§9 5 = 8 'Y = 8% = 8
3 2 8 0S 3 8 S 03 8 503
Katalysator ¢E € | 5 3 81| 5 S 81| 5 3 8
5%Cu/AlLO; 400 3191 936 024 32 495 inst. inst. 599 1.84 inst
5%Cu/ALO; . 2834 122 028 30 483 inst. inst. 594 174 inst.
5%Cu/10%Zn0/ALO; - 2751 869 035 41 538 113 612 659 135 342
5%Cu/10%Zn0/ALO; - 3107 131 029 41 561 986 560 669 120 313

5%Cu/10%Zn0O/AI,0; 400 285 254 164 188 529 107 569 648 13.1 353
5%Cu/10%Zn0O/AI,0; 400 31.52 182 1.45 163 512 984 499 646 116 297
2%Cu/5%Zn0O/Al,04 400 2846 318 038 34 243 134 62 506 33 7.71

2%Cu/5%Zn0O/AI,0; 400 31.18 440 024 26 250 0.9 46 526 273 7.26

10%Zn0O/Al,04 400 3422 140 008 11 319 015 1.8 488 062 0.51
5%Cu/ZrO, 400 26.09 245 250 298 310 329 23.0 393 inst. inst
0.5%Rh/Al,04 400 26.68 431 049 028 629 051 008 724 052 0.07

0.5%Rh/5%K,0/Al,0; 400 30.16 8.09 065 48 249 076 1.09 523 087 042

0.5%Rh/ZrO, 400 5584 432 022 019 626 039 0.14 696 117 049
0.5%Rh/ZrO, 500 4354 256 029 028 6568 048 016 ©66.0 1.26 0.41
Kommerzieller Kat. A - 32856 46.3 282 97 574 978 227 613 101 16.9

Kommerzieller Kat. B 400 34.64 358 101 296 577 109 127 649 109 101

Kommerzieller Kat. C 400 347 617 99 586 668 104 260 69.7 103 151

inst.: instabiler Messwert ' It. Hersteller schon aktiviert. Eine nochmalige Aktivierung mit H, ergab keinen

Aktivitatsunterschied im Vergleich zur nichtreduzierten Probe
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Anhang 3: Daten der kinetischen Messungen

Methanol-Dampfreformierung an Katalysator B

Feed Produkt
T Liquid Ar NmeoH / NH20 H, CO, CcoO

°C mh™  mimin” mol min” mol min”’ mol min”

1 240 4 44.72 1 0.00154 0.000502 1.69E-06
2 240 2 44.72 1 0.00112 0.000364 1.80E-06
3 235 4 45.00 1 0.00139 0.000443 1.28E-06
4 240 3 77.33 1 0.00138 0.000433 1.70E-06
5 240 4 96.90 1 0.00159 0.000504 1.88E-06
6 240 3 116.47 1 0.00139 0.000429 1.77E-06
7 240 6 67.74 1 0.00191 0.000607 2.12E-06
8 235 4 96.90 1 0.00134 0.000411 1.55E-06
9 235 3 96.90 1 0.00119 0.000368 1.50E-06
11 230 3 94.11 1 0.00099 0.000302 0.00E+00
12 240 5 46.59 0.67 0.00166 0.000504 1.38E-06
13 235 5 46.59 0.67 0.00141 0.000435 3.86E-07
14 230 5 46.59 0.67 0.00119 0.000362 0.00E+00
15 230 5 57.30 0.5 0.00119 0.000362 0.00E+00
16 235 5 57.30 0.5 0.00148 0.000452 0.00E+00
17 240 5 57.30 0.5 0.00167 0.000519 0.00E+00
18 240 6 47.33 2 0.00203 0.000630 2.73E-06
19 235 6 47.33 2 0.00185 0.000579 2.29E-06
20 230 6 47.33 2 0.00160 0.000499 1.72E-06
21 230 6 57.21 1.33 0.00138 0.000417 4.77E-06
22 235 6 57.21 1.33 0.00208 0.000651 2.58E-06
23 240 6 57.21 1.33 0.00180 0.000561 1.93E-06
24 255 4 44.72 1.33 0.00137 0.000432 1.90E-06
25 255 4 67.09 1.33 0.00131 0.000411 1.88E-06

119



26
27
28
29
30
31
32

255
255
255
270
270
270
270

o o H» b 00 O P

89.45
67.09
89.45
67.09
89.45
67.09
89.45

1.33
1.33
1.33
1.33
1.33
1.33
1.33

0.00130
0.00153
0.00180
0.00174
0.00177
0.00216
0.00200

0.000403
0.000482
0.000560
0.000543
0.000552
0.000675
0.000618

2.25E-06
1.93E-06
2.15E-06
4.00E-06
3.83E-06
4.01E-06
4.90E-06
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Umgekehrte Shift-Reaktion an Katalysator B

Feed Produkt
0 CO, Ha H.O Ar Umsatz CO," C-Bilanz

°C mol min"  molmin?  molmin"  mol min™ % %

240 0.0009567 0.0023917 0 0 0.04159 99.6
240 0.0008319 0.0020798 0 0 0.04593 94.7
240 0.0006655 0.0016638 0 0 0.05465 93.5
240 0.0004991 0.0012479 0 0 0.06736 95.3
240 0.0003328 0.0008319 0 0 0.08880 96.7
240 0.0004991 0.0019966 0 0 0.06566 95.9
240 0.0006655 0.0018302 0 0 0.05400 93.6
240 0.0008319 0.0016638 0 0 0.04614 94.5
240 0.0009567 0.0015390 0 0 0.04192 99.3
260 0.0009567 0.0023917 0 0 0.09198 101.3
260 0.0006655 0.0016638 0 0 0.11255 95.6
260 0.0003328 0.0021630 0 0 0.16762 95.8
260 0.0009567 0.0015390 0 0 0.08912 101.6
280 0.0009567 0.0015390 0 0.0027453 0.11986 101.7
280 0.0009567 0.0023917 0 0.0027453 0.13253 102.7
280 0.0006655 0.0016638 0 0.0027453 0.14388 95.8
280 0.0003328 0.0021630 0 0.0027453 0.20840 934
240 0.0009567 0.0023917 0.0002778 0.0000000 0.0216 95.9
240 0.0008319 0.0020798 0.0002778 0.0000000 0.0234 95.6
240 0.0006655 0.0016638 0.0002778 0.0000000 0.0259 97.5
240 0.0004991 0.0012479 0.0002778 0.0000000 0.0271 99.0
240 0.0004991 0.0019966 0.0002778 0.0000000 0.0303 100.2

Y bestimmt aus CO-Analyse
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Anhang 4: Abschatzung der Diffusionshemmung der Oxidations-

reaktion an Kat B

(nach [157])

Sauerstoff als Reaktand mit der geringsten Konzentration ist die limitierende
Komponente des Oxidationsabschnitts im Reaktor. Aufgrund der drei unterschiedlichen
Diffusionsregimes einer Gasreaktion am festen Katalysator kdnnen unterschiedliche
Diffusionskonstanten Do, flr Sauerstoff abgeschatzt werden. Anhand der fiir diese
Grosse unter verschiedenen Annahmen ermittelten Werte kann der limitierende

Mechanismus abgeschatzt werden.

a) Molekulare Diffusion (Filmdiffusion, Gasphase)

Do, kann auf Basis der Lennard-Jones-Potentiale berechnet werden. Ausserdem kann
Do, auch der Stoffdatenbank der Software ASPEN entnommen werden, wobei der
Dawson-Khouri-Kobayashi-Ansatz gewahlt wurde. Beide Methoden liefern in guter
Ubereinstimmung bei 250 °C und der stéchiometrischen Feedzusammensetzung des

autothermen Reformierens einen Wert von 5.5-10° m? s™.

b) Molekulare Diffusion in porésen Medien

Da die Poren eines Katalysatorkorns nur einen gewissen Anteil der Kornoberflache
einnehmen und diese meist eine gewisse Krimmung aufweisen, ist der effektive
Diffusionskoeffizient kleiner als der molekulare Diffusionskoeffizient. Mit einem
relativen Porenvolumen von g = 0.5 und der Annahme eines typischen Tortuosity

Factors von t = 4 erhalt man Do, = 6.9-10% m? s,

¢) Knudsen-Diffusion

Bei kleinen Gasdricken und Porendurchmessern ist die freie Weglange der
Gasmolekule grosser als der Porendurchmesser , so dass die Molekllbewegung eher
durch Wandstésse behindert wird. Eine Abschatzung des effektiven Knudsen-

Diffusionskoeffizienten kann nach
D", zspd_P 8RT

7 3\ 1M

erfolgen. Mit einem Porendurchmesser dp von 10 nm erhalt man bei 250 °C einen Wert

von 2.45.107" m? ™.
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Aus den Werten ist erkennbar, dass die Knudsen-Diffusion vermutlich der limitierenden
Diffusionsmechanismus ist. Um zusatzlich eine aussere Filmdiffusionshemmung
auszuschliessen, kann eine Abschatzung der Damkohlerzahl Da, fiir die Filmdiffusion
mit der in Abschnitt 6.2.2 genannten minimalen Reaktionsgeschwindigkeit durchgefiihrt
werden. Man erhdlt mit einer worst case Annahme des halben mittleren
Partikeldurchmessers als Diffusionsschichtdicke einen Wert fiir Da;; von 0.04 und somit
keinen Hinweis auf eine dussere Diffusionshemmung.

Mit Hilfe des Weisz-Moduls y' kann der innere Katalysatorwirkungsgrad anhand einer
gemessenen Reaktionsgeschwindigkeit bestimmt werden,

r_ 2 reff
\II - LC Deff
K02 CO2

wobei die Grosse Lc als Verhaltnis aus Volumen und ausserer Oberflache eines
Katalysatorkorns bestimmt ist. Mit diesem Ansatz erhalt man mit der genannten
Mindestreaktionsgeschwindigkeit und den dazugehdrigen Messbedingungen ein
Weisz-Modul von etwa 3.7, was nach [162, S.195] einem Katalysatorwirkungsgrad von
etwa maximal 25 % entspricht. Bei gleicher Reaktionsgeschwindigkeit, jedoch bei
Annahme einer Sauerstoffkonzentration, wie sie ohne Verdiinnung mit Inertgas auftritt,
wird immer noch ein Katalysatorwirkungsgrad von maximal 50 % erreicht. Dies
bedeutet, dass auch ohne die Zugabe von Inertgas und die damit verbundene
Konzentrationsverminderung eine Diffusionshemmung anzunehmen ist.

Anhand dieser Werte kann also deutlich auf eine Porendiffusionshemmung der
Reaktion von Sauerstoff mit Methanol bei 250 °C geschlossen werden. Da die

intrinsische  Reaktionsgeschwindigkeit eine schneller steigende Temperatur-

abhangigkeit (der Form ™) als der Knudsen-Diffusionskoeffizient (der Form ~/T)
aufweist, kann bei hoheren Temperaturen ebenfalls die Porendiffusion als

geschwindigkeitsbestimmender Schritt angenommen werden.
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Anhang 5: Programmbeispiel fur die Reaktorsimulation

{Modellierung Rohrreaktor fur autothermes Reformieren von Methanol
Konrad Geissler 2001

2/3 CH30H + 02 ---> 2/3C02 + 4/3 H20 Diffusionslimitiert
CH30OH + H20 ----> CO2 + 3 H2

CO2 + H2 ---> CO + H20

2H2+ 02 ----- >2H20

honp=

1,2.. Indicees fir jeweilige Reaktion (s.0.)

ki Reaktionsgeschwindigkeitskonstante fiir Reaktion i
Hi Reaktionsenthalpie der Reaktion i [kJ/mol]

pi Partialdruck Komponente i

Ni Molenstrom Komponente i [mmol/min]

F Volumenstrom [ml/min]

R Gaskonstante

U Warmedurchgangskoeff. fiir Reaktorwand

Q Reaktionswarmefluss integral Uber Reaktorlange

Qreakt Reaktionswarmefluss im Volumenelement

Indicees

Me: CH3OH

Ox: 02

Cd: CO2

Wa: H20

H2: H2

N2: N2

Cm: CO

ge Gesamtgrosse}

METHOD RK4 {Runge-Kutta 4.0rdnung}
{Volumina, Reaktormass}

rename time=V {Reaktorvolumen wird Integrationsvariable [ml]}

rename starttime=Vstart
rename stoptime=Vend
rename dt=dV

rename dtmax=dVmax
rename dtout=dVout

dVmax=0.5 {}

Vstart=0

Vend=0.432 {Gesamtvolumen [mI]}

dVv=0.0001 {Schrittweite}

dVout=0.0001

di=0.4 {innerer Rohrdurchmesser [cm]}
dsr=0.15 {Durchmesser Thermoschutzrohr [cm]}
R=0.008315 {Gaskonstante kJ/molK}

p=101.3 {Reaktordruck in kPa}
rhoschuett=1.18 {Schuttdichte Kat in g/ml}
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rhobulk=2 {Bulkdichte Kat in g/ml}

DSD=0.0001 {Diffusionsschichtdicke im Pellet fur O2-Diffusion [m] }
init T=523 {Eingangstemp. [K]}

Twall=523 {Wandtemp. [K]}

Ap=0.008 {Oberflache der 0.375mm-Partikel in m2/g}
dpart=0.000375 {mittlerer Partikeldurchmesser in m}

init Q=0

init Q1=0

init Q2=0

U=80 {W/m2 K, ist J/sm2K}

U1=U/1000/10000 {kJ/s cm2K}

A=4*dV*di/(di*di-dsr*dsr) {Warmeaustauschflache fur ein Volumenelement in cm2}

{Reaktionsgeschw. bei 513K in mol/s g kPa}
k2513=6.17e-6
k3513=4.57e-8

aMe513=6.93e-2 {Ads.-Parameter MeOH [1/kPa] }
aWab513=4.53e-2 {analog fur H2O0}

{Aktivierungsenergien jeweils in kJ/mol}

Ea2=56

Ea3=123

Eaa=-50

Eab=-43.5

{Gleichgewichtskonstanten als thermodynamische GGW-Konst. ohne Einheit}
keq2=1.8493e10 * exp (-56100./8.314/T) {SR}
Keq3=1/(0.00954335 * exp (39876.31/8.314/T)) {Shift}

{Gleichgewichtsterme}
GGT2=if (NWa=0 OR nMe=0) Then 0 Else (1-yCd*yH2*yH2*yH2/Keq2/yMe/yWa)
GGT3=If (nCD<=0 OR nH2<=0 ) Then 0 Else (1-yWa*yCm/Keq3/yCD/yH2)

{Abschatzung Knudsen-Diffusionskoeff fur Sauerstoffdiffusion}

epsilon=0.5 {relatives Porenvolumen, (0,25cm3/g )/(0,5cm3/g)}
tau=4 {Turtuositiy typisch 3...7, meist 3 oder 4}
dp=10e-9 {Porendurchmesser in m}

DO2=epsilon / tau * dp/3*SQRT(8*R*1000*T/Pi/32*1000)
{kinet. Parameter, mol/s ml p**i, Katdichte =m/V=511mg/0.432mI=1.18}

k1=D0O2*0.008 / R/ T / DSD * rhoschuett {0.008m2/g aussere Flache des 0,375mm-
Partikels}

z2=-Ea2/R*(1/T-1/513)

k2=k2513*exp(z2)*rhoschuett {k fur SR}
zMe=-Eaa/ R*(1/T-1/513) { aMe ist MeOH-Adsorptionskonstante fur
SR}

aMe = aMe513*exp(zMe)

z3=-Ea3/R*(1/T-1/513) {k3 fur Reversed Shift}
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k3= k3513*exp(z3)*rhoschuett
zWa=-Eab/ R*(1/T-1/513)

aWa=aWa513*exp(zWa) {Konstante Wasseradsorption}

{Reaktionsenthalpie kdJ/mol bei 573 K}

H1=-448.7 {Wert fur 1 mol Sauerstoffumsatz!=-673*2/3
TOX}

H2=60.8 {SR}

H3=39.05 {Shift}

H4=-488 {H2-Verbrennung}

{Dammkdhler-II Limitierung
Daii=R1/Rdiffusion= k1/Rhoschitt*R*T* 0.5 *dpart/ Ap /Dox

Dox ist Gasdiffusionskoeff. O2 in autothermem Feed, Anpassung T-Funktion in
02_diffsionskoeff.xlIs}
Dox=1.19795e-10 *T*T + 5.19701e-08 * T - 8.38488E-06 {m2/s}

{Analog fur Diffusionkoeff MeOH}
Dme = 4.9203E-11*T*T + 9.4809E-09*T - 1.9137E-06 {m2/s}

Dall1=k1 / rhoschuett * R * T * dpart/2 / Ap / Dox
WG1=1/ (1+Dall1)

Dall2= k2 / (1 + aMe*p*yMe) * R * T * dpart/ 2 / Ap / DMe
WG2=1/ (1+Dall2)

{Methanol Porendiffusion}
DMep=Dme*epsilon/tau

{Warmekapazitaten J/molK}

cpN2=28.58 + 3.77e-3"T - 0.5e5/T/T { Atkins}
cpOx=29.96 + 4.18e-3*T - 1.67e5/T/T { Atkins}
cpMe=21.137 + 708.435e-4*T + 258.596e-7*T*T - 284.968e-10*T*T*T  {Yaws}
cpWa=1.4529E-05*T*T - 8.0985E-03*T + 3.6111E+01 {Warmeatlas}
cpCd=44.22 + 8.79e-3*T - 8.62e5/T/T {Atkins}
cpH2=27.28 + 3.26e-3*T + 0.5e5/T/T {Atkins}

cpCm=30.842 - 128.39e-4*T + 278.767e-7*T*T - 127.093e-10*T*T*T {Yaws}

{Molenstrome, bei 500mg Kat WHSV=5/h fur MeOH}
NMeO = 2.1701E-05 { jeweils [mol/s] }
init NMe = NMeO

Init N\Wa = 1.6276E-05

Init NCd=0

Init NH2=0

Init NOx = 2.7127E-06

Init NCm=0

NN2 = 1.0851E-05

NGe = NMe + NWa + NCd + NH2 + NOx + NN2 + NCm

{Molenbriiche}

yN2=NN2/NGe
yMe=NMe/NGe
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yWa=NWa/NGe
yCd=NCd/NGe
yH2=NH2/NGe
yOx= NOx/NGe
yCm=NCm/NGe

ff1=1+ 100 * yOx / (yMe+yH2 ) {O2-konzentrationsabhangiger Inhibierungsterm
fur Kinetik}

{cp-Brechnung}
cp = yMe*cpMe + yWa*cpWa + yCd*cpCd + yH2*cpH2 + yOX*cpOx + yN2*cpN2 +
yCm*cpCm

{Modell Kinetik  d(n/t)/dV=R, R=k* (yi* p)**n *GGT }

R1= If (NMe<=0 OR NH2>0) Then 0 ELSE (k1 * yOx * p * WG1) {Sauerstoffdiffusion}
R2= (k2 *yMe*p / (1+aMe*p*yMe)* GGT2*WG2)/ff1

R3= IF (NH2<=0 OR NCd<=0 ) THEN 0 ELSE (k3*yCd*p*GGT3/ff1)

R4= IF (NH2<=0) THEN 0 ELSE (k1*yOx*p*WG1)

NOx'= - R1-R4
NH2'=3*R2-R3 - 2"R4
NMe'= - 2/3*R1 - R2

NCd'= 2/3*R1 + R2 - R3

NWa'= 4/3*R1 - R2 + R3 + 2*R4
NCm'= R3

{Reaktionswarmefluss im Volumenelement Q=R*dV*H [kJ/s] }
Qreakt1 =(R1* H1)*dV

Qreakt2=R2* H2*dV

Qreakt3=R3*H3*dV

Qreakt4=R4*H4*dV

Qreakt=(Qreakt1+Qreakt2+Qreakt3+QReakt4)

Next Q1=Q1+Qreakt1

Next Q2=Q2+Qreakt2

Next Q=Q+Qreakt

{T-Anderung im V-Element}
dT=( -Qreakt - U1* A* (T- Twall) ) / (NGe* cp/1000 + U1* A)

Next T=T+dT {neue Kelvin-Temperatur}
Umsatz = 100 - 100 * NMe/NMe0
Theta=T-273 {neue Celsius-Temperatur}
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10. Abkurzungen und Formelzeichen

Abkiirzungen

ATR Autothermes Reformieren

BET Brunauer-Emmett-Teller (-Adsorptionsisotherme)

DME Dimethylether

DRIFTS diffuse reflectance infrared Fourier-transform spectroscopy
EPA US-amerikanische Umweltschutzbehoérde

EDX energy dispersive X-ray spectroscopy

FID Flammenionisationsdetektor

FTIR Fourier-Transform Infrarot (-Spektroskop)

GC Gaschromatograph

ICP-AES inductively coupled plasma - atom adsorption apectroscopy
LD 50 Letale Dosis bei 50 % der Versuchstiere

MAK Maximale Arbeitsplatzkonzentration

MCT mercury cadmium telluride detector

MeOH Methanol

MS Massenspektroskopie

PEM-FC Polymerelektrolytmembranbrennstoffzelle

POX Partielle Oxidation

PROX preferential oxidation

REM Rasterelektronenspektroskopie

SR steam reforming

TCD themal conductivity detector

TG Thermogravimetrie

TOX Totaloxidation

TPD Temperaturprogrammierte Desorption

TPR Temperaturprogrammierte Reduktion

TPO Temperaturprogrammierte Oxidation

WHSV weight hourly space velocity- Massenbelastung des Katalysators mit Methanol
XPS X-ray photo-electron spectrocopy

XRD X-ray diffraction
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