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Kapitel 1

Einleitung

1.1 Bedeutung der katalytischen Partialoxidation

Die katalytische Partialoxidation (CPOX) von i-Oktan (2,2,4 — Trimethylpentan)
bezeichnet die heterogen katalysierte exotherme Umsetzung von i-Oktan mit Sauer-

stoff zu Wasserstoff und Kohlenmonoxid gemals der Brutto-Reaktionsgleichung

CsHys + 40, —8CO +9H,  AH = —659,9kJ /mol (1.1)

Die Gewinnung von Synthesegas aus bereitgestellten Energietragern durch katalyti-
sche Partialoxidation gewinnt in der universitdren Forschung ebenso an Bedeutung
wie in der industriellen Forschung. Die Herstellung von Synthesegas dient dabei
hauptsédchlich der Bereitstellung von Wasserstoff als viel versprechendem Energietra-
ger. Die Umsetzung geringer Mengen fliissigen Kraftstoffs ermdglicht die Erzeugung
grofser Mengen gasférmigen Wasserstoffs, was durch den hohen Wasserstoffgehalt
und die hohe Energiedichte des Kohlenwasserstoffes begiinstigt ist. Nach Gleichung
1.1 werden aus 1 mol i-Oktan 9 mol Wasserstoff mit einer Verbrennungsenthalpie
von 659,9 kJ/mol erzeugt. Die Durchfiihrung der CPOX in kompakten Reformern
ermoglicht es demnach, unter Einsatz von 1,6 L Ottokraftstoff eine 10 L Druckgas-
flasche (200 bar, 1800 L Fiillmenge) mit Wasserstoff zu fiillen. Daneben entsteht
fast die gleiche Menge an elektrochemisch aktivem Kohlenmonoxid. Damit ermdég-
licht die katalytische Partialoxidation die Bereitstellung des Brennstoffs fiir effiziente

Stromerzeuger wie Brennstoffzellen.
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Der hohe Umsatz, die hohe Selektivitit bei stéchiometrischer Zusammensetzung
des Zulaufstroms und die niedrigen Ziindtemperaturen (zwischen 250 — 290 °C) am
Katalysator sind die kennzeichnenden Merkmale der katalytischen Partialoxidation.
Bereits bei kurzen Kontaktzeiten (Millisekundenbereich) der Reaktanden am Ka-
talysator, d. h. bereits nach wenigen Millimetern im Katalysatorinnenraum, wird
eine vollstandige Umsetzung zu den Produkten beobachtet. Fiir die Durchfiihrung
dieser Reaktion sind gegenwértig mit Rhodium beschichte Triagerkatalysatoren am

effizientsten.

Aufgrund der hohen Reaktionsenthalpie erzeugt die exotherme Reaktion geméf Glei-
chung 1.1 im Katalysator Temperaturen zwischen 700 bis 1200 °C. Durch geeignete
Wahl der Reaktionsbedingungen und damit eine geeignete Kombination mit der
exothermen Reaktion in Gl. 1.1 ist daher eine autotherme Reaktionsdurchfiihrung
der katalytischen Partialoxidation moglich. Durch CPOX kann also erreicht werden,
den Brennstoff fiir effiziente Stromerzeuger wie die Brennstoffzelle aus fossilen und
erneuerbaren Kraftstoffen bereitzustellen und dadurch einen deutlich héheren Wir-
kungsgrad zu erzielen, als das in herkémmlichen Verbrennungskraftmaschinen der

Fall ist [1, 2].

1.2 Problemstellung

Der Gesamtprozess der katalytischen Partialoxidation von i-Oktan setzt sich aus vie-
len Elementarschritten zusammen. Neben den Produkten der Globalreaktion gemaf
Gleichung 1.1 entstehen bei stochiometrischer Zusammensetzung des Zulaufstroms
Nebenprodukte, die iiber eine Vielzahl von Reaktionsprozessen wie der Totaloxida-
tion, Wassergas- Shift (WGS)- Reaktion, Wasserdampfreformierung und Pyrolyse
synthetisiert werden. Diese Reaktionen laufen iiberwiegend unter kraftstoffreichen

Reaktionsbedingungen ab.

Wihrend in jiingster Zeit viele Forschungsarbeiten hinsichtlich der CPOX Reaktio-
nen durchgefiihrt wurden und zu einem besseren Verstédndnis der globalen Reaktio-
nen gefithrt haben, bleiben die auf der molekularen Ebene tatsdchlich ablaufenden

Reaktionsvorgéinge zum groftten Teil unverstanden.
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Zur besseren Beschreibung und fiir eine Optimierung der CPOX Reaktoren ist es not-
wendig, die ablaufenden Prozesse, die sowohl auf der Katalysatoroberflache als auch
in der Gasphase ablaufen, zu verstehen. Grundlage dafiir ist die Ubertragung der
experimentellen Daten auf ein mathematisches Modell des Reaktors. Eine Modellie-
rung des Reaktionsgeschehens ermdglicht eine Beschreibung der Elementarprozesse
am Katalysator. Jedoch besteht ein erheblicher Mangel an experimentellen Daten,

die sich als Grundlage einer detaillierten Modellierung eignen.

1.3 Aufgabenstellung

Die Aufgabe dieser Arbeit ist die Durchfiihrung der katalytischen Partialoxidation
von i-Oktan unter kraftstoffreichen Bedingungen und der Schaffung einer experimen-
tellen Grundlage fiir eine detaillierte Modellierung des komplexen Reaktionsgesche-
hens. Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, ein besseres Verstindnis der katalytischen

Partialoxidation unter definierten Randbedingungen zu ermoglichen.

Es ist eine detaillierte Untersuchung iiber die Zusammensetzung des Produktgass-
troms der katalytischen Partialoxidation unter Verwendung der verschiedenen ana-

lytischen Messverfahren durchzufiihren.

Insbesondere ist der Einfluss der Zusammensetzung des Zulaufstroms auf das kom-

plexe Reaktionsgeschehen zu erforschen.

Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen der vorliegenden Arbeit soll der
Einfluss der Reaktionsbedingungen auf die Zusammensetzung des von einem mit
Rhodium beschichteten Triagerkatalysators in einem Stromungsrohr durch CPOX

erzeugten Produktgasstroms untersucht werden.

Im Rahmen der Untersuchung wird auch auf den Prozess der Russbildung bei de-
finierten Reaktionsbedingungen mit dem Ziel der Bestimmung der Geschwindigkeit

der Russbildung detailliert eingegangen.



Kapitel 2

Stand der Forschung

In diesem Kapitel soll der aktuelle Stand der Forschung zur katalytischen Partialoxi-
dation referiert werden. Wahrend der Bericht zur katalytischen Partialoxidation von
Methan und anderen Kohlenwasserstoffe auf einige grundlegende Erkenntnisse und
Untersuchungeneinige grundlegende Erkenntnisse und Untersuchungen beschrinkt;

wird auf die katalytische Partialoxidation von i-Oktan ndher eingegangen.

2.1 Katalytische Partialoxidation von Methan

Grundlegende Arbeiten zur katalytischen Partialoxidation von Kohlenwasserstoffen
wurden in den letzten 15 Jahren durchgefiihrt. Insbesondere die erfolgreiche Dar-
stellung von Hy und CO durch die katalytische Partialoxidation von Methan |3, 4]
bei Kontaktzeiten von wenigen Millisekunden erweckte anfangs der 90er Jahre das

Interesse an dieser Reaktion.

Bei den ersten Experimenten von L. D. Schmidt zur katalytischen Partialoxidation
wurden die Selektivitdten fiir CO, CO, und Hs und der Umsatz von Methan bei
Variation der Stromungsgeschwindigkeit [5], der Verdiinnung [6, 5], des CH4/O Ver-
héltnisses |7] und bei verschiedenen Edelmetallbeladungen und Porengréfsen des Ka-
talysators [8] untersucht. Die Synthese von Hy und CO aus einer Methan-Sauerstoff-
Mischung, kann als Konkurrenz zwischen der vollstindigen (2.1) und der partiellen

Oxidation (2.2) nach folgenden Reaktionsgleichungen beschrieben werden:

6
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1
CH, + 502 —CO + 2H, AH = —36kJ/mol (2.2)

Weiterhin spielt im Reaktionsverlauf die Wasserdampf-Reformierung 2.3 und die

Wassergas-Shift-Reaktion 2.4 eine wichtige Rolle.

CO +H,0 —CO,+H,  AH = —41kJ/mol (2.4)

Der Vergleich der experimentellen Daten mit numerischer Simulation des Reaktions-
geschehens fiihrte zu einem besseren und schlieflich quantitativen Verstandnis der
heterogenen Katalyse als Instrument zur Verfahrensoptimierung [9]. Die zahlreichen
Untersuchungen der katalytischen Partialoxidation, unterstiitzt durch numerische
Simulation des Reaktionsgeschehens in Wabenkorpern [9], fiihrten zur Entwicklung
des Reaktionsmechanismus. Die Untersuchungen von H. Horn et al. erbrachten den
Nachweis, dass auf der Basis des Reaktionsmechanismus Voraussagen iiber das Ver-

halten von Reaktionen fiir die katalytische Partialoxidation moglich sind.

In den Arbeiten von Deutschmann et al. wurde die katalytischen partiellen Oxidation
von Methan iiber einen Platin-Netz Reaktor durch eine dreidimensionale numerische
Simulation des Stromungsfeldes mit Warmetransport sowie detaillierte Gasphasen-

und Oberflichen-Reaktionsmechanismen modelliert [10].
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2.2 Katalytische Partialoxidation hoherer Kohlen-
wasserstoffe

Aufgrund einer zunehmenden Notwendigkeit zur Verbesserung der Energieeffizienz
der héheren Kohlenwasserstoffe wurden in den letzten 10 Jahren viele Fortschrit-
te hinsichtlich der katalytischen Partialoxidation erzielt [11, 12, 13, 14, 15, 16, 17].
In Hinblick auf die Verringerung der Schadstoffe erscheint der Einsatz von Brenn-
stoffzellen sehr viel versprechend. Die Polymer-Elektrolyt-Membran-Brennstoffzelle
(PEMFC, engl. Polymer electrolyte membrane fuel cell) ist eine mogliche Wahl fiir
die direkte Stromerzeugung aus Wasserstoff. Aus Erddl gewonnene Kraftstoffe wie
i-Oktan sind attraktive Quellen zur Erzeugung von Wasserstoff. i-Oktan zeichnet
sich aufgrund seiner chemischen und physikalischen Eigenschaften als kommerzieller
Kraftstoff aus und dient als Referenzkraftstoff fiir die Festlegung der Oktanzahl. Ge-
genwirtig ist die katalytische Partialoxidation von héheren Kohlenwasserstoffen ein
effizienter Weg zur Bereitstellung von Wasserstoff. Es konnte gezeigt werden, dass
die Partialoxidation von hoheren Kohlenwasserstoffen iiber Edelmetallkatalysatoren
bei Verweilzeiten von wenigen Millisekunden nicht nur zur Konversion von Erdgas
zu Synthesegas bzw. zu Wasserstoff sowie zur Oxidehydrierung von Paraffinen zu
Olefinen verwendet werden kann, sondern auch zur Reformierung von Ethanol und

Diesel [18, 19].

Beginnend im Jahre 2000 wurden experimentelle Untersuchungen zur katalytischen
Partialoxidation vieler unterschiedlicher Kohlenwasserstoffe durchgefiihrt [11, 12].
Fiir die Untersuchungen der CPOX in Bereich von Millisekunden, wurde ein mit
Rhodium (Rh) beschichteter Trigerkatalysator verwendet. Als Kraftstoffe wurden
i-Oktan, n-Hexan und Cyclohexan fiir die Reaktionsdurchfiihrung verwendet. Die
experimentellen Untersuchungen erstecken sich auf Selektivitdten der C und H Ato-
me, den Umsatz und die Reaktionstemperatur bei Variation der Katalysatorporen-
dichte von 20, 45 und 80 ppi (pores per inch). Das i-Oktan/Sauerstoff Verhéltnisse
(i-CgHy5/09) wurde zwischen 0,225 und 0,5 variiert. Erwartungsgeméf nahmen die
Reaktionstemperatur und die Selektivitaten fiir CO und H, in kraftstoffreichen Zu-

laufstromen aufgrund des geringen Sauerstoffgehaltes und damit eines geringeren
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Stoffumsatzes ab. Der Umsatz von i-Oktan nahm von 100% (i-CgH;s/0s= 0,25) auf
60% (i-CgHys/O9= 0,5) ab. Die Selektivitéit der Bildung von Synthesegas vergrofer-
te sich beim Verringern des Porendurchmessers von 800 pm (20 ppi; pores per inch;
Porendichte) auf 200 pm (80 ppi). Der Katalysatormonolith mit 80 ppi lieferte eine
Selektivitat fiir CO von 90% und eine Selektivitat fiir Hy von 93%. Dariiber hinaus
stieg die Reaktionstemperatur bei Erhéhung der Porendichte des Katalysators von
20 ppi auf 80 ppi. In Tabelle 2.1 sind Selektivitéiten fiir die verschieden Porendichten

des Katalysators zusammengefasst.

Rh Katalysator ~ Porendurchmesser Reaktionstemperatur —Selektivitit [%]

Porendichte[ppi] [um] T [K] CO CO2 H,
20 800 930 7 11 70
45 350 910 78 10 74
80 200 843 83 9 &4

Tabelle 2.1: Einfluss der Porendichte des Katalysators auf die Selektivititen [12]

Zahlreiche Untersuchungen haben gezeigt, das die katalytische Partialoxidation von
Alkanen iiber Edelmetallkatalysatoren, wie Platin und Rhodium bei Kontaktzeiten
von wenigen Millisekunden nicht nur zur Konversion von Erdgas zu Synthesegas,

sondern auch zur Reformierung verwendet werden kann [15].

Gegenwirtig werden experimentelle Untersuchungen der CPOX von fliissigen Koh-
lenwasserstoffen durchgefiihrt [14, 20, 21|, gleichzeitig wird in den Arbeiten von
Ibrahim et al. die Kinetik der katalytischen Partialoxidation von i-Oktan iiber ei-
nem mit Nickel auf v-Al,O3 beschichteten Trigerkatalysator untersucht. Das entwi-
ckelte Model basiert auf Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watsen (LHHW) und der
Eley-Rideal Mechnismen.

In jiingster Zeit wurden Untersuchungen zur katalytische Partialoxidation von i-
Oktan bei C/O Verhéltnissen zwischen C/O = 0,81 und C/O = 0,88 durchgefiihrt
[22]. Dabei wurde beobachtet, dass bei abnehmendem C/O Verhiltnis die Wasser-
stoffkonzentration abnimmt. Dies ist aufgrund des Sauerstoffiiberschusses zu erwar-
ten, da in sauerstoffreicher Atmosphére die Totaloxidation zu den Produkten CO,

und H,O beglinstigt ist.
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In den verdffentlichten Arbeiten zur experimentellen Untersuchungen der katalyti-
schen Partialoxidation hoherer Kohlenwasserstoffen haben sich die Metalle Rhodium
und Nickel als Katalysatoren bewihrt. Die Kinetik der katalytischen Partialoxida-
tion von i-Oktan fiir die Darstellung von Wasserstoff wurde in den Arbeiten von
Ibrahim et al. bei atmosphidrem Druck und Temperaturen zwischen 863 - 913 K
untersucht [23]. Insbesondere Rhodium zeichnet sich durch seine hohe Selektivitét

zu CO und H; bei der katalytischen Partialoxidation als niitzlich heraus.

Im Gegensatz zu Nickel ist Rhodium als Oxid katalytisch genauso aktiv wie als
Metall [24] und bewirkt bei der katalytischen Partialoxidation somit einen hohen
Umsatz. Der grofite Nachteil bei der Verwendung von Rhodium ist der hohe Preis;
im Gegensatz dazu zeichnet sich Nickel durch seinen wesentlich niedrigeren Preis

und seine hohe Verfiigbarkeit aus.

Bei vergleichenden Studien mit Platin konnte keine effizientere Umsetzung der Koh-
lenwasserstoffe bei der katalytischen Partialoxidation zu Hs und CO beobachtet

werden, da Platin die Totaloxidation stidrker begiinstigt.



Kapitel 3

Theoretische Grundlagen

In diesem Kapitel sollen theoretischen Grundlagen bei der katalytischen Partialoxi-
dation ablaufenden Vorginge erldutert werden. Bevor in den nachfolgenden Kapiteln
auf den Russbildungsprozess eingegangen wird, soll zunichst die heterogene Kata-

lyse betrachtet werden.

3.1 Heterogene Katalyse

3.1.1 Einfiihrung

Per Definition ist die Katalyse ein Vorgang, bei dem die Geschwindigkeit einer Re-
aktion durch eine vergleichsweise kleine Menge einer Substanz (Katalysator) be-
schleunigt wird. Dieser Katalysator muss nach einem Reaktionszyklus wieder den
Ausgangszustand erreichen [31, 25, 26]. Durch die Verdnderung der Energie des Sys-
tems entlang der Reaktionskoordinate resultiert eine niedrigere Aktivierungsenergie.
Durch die Beteiligung des Katalysators wird die Reaktionsgeschwindigkeit erhoht,

ohne dabei das thermodynamische Gleichgewicht der Reaktion zu verschieben.

Von einer heterogenen Katalyse wird gesprochen, wenn bei einer chemischen Re-
aktion der Katalysator und die reagierenden Edukte in unterschiedlichen Phasen

(Aggregatzustinde) vorliegen.

11
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Die gesamte heterogen katalysierte Reaktion setzt sich aus folgenden Vorgingen
zusammen:

1. Stoffiibergang der Edukte durch die dufere Grenzschicht (Filmdiffusion)

2. Diffusion der Edukte in die Katalysatorporen (Porendiffusion)

3. Adsorption der Edukte an die Oberfliche des Katalysators

4. chemische Reaktion an der Katalysatoroberfliche

5. Desorption der Produkte von der Katalysatoroberfliche

6. Diffusion der Produkte aus dem Katalysatorpartikel (Porendiffusion)

7. Stoffiibergang der Produkte durch die Grenzschicht (Filmdiffusion)

In Abbildung 3.1 zeigt schematisch die Teilschritte der heterogenen Katalyse.

3.1.2 Adsorption und Desorption

Zu den grundlegenden Prozessen auf Oberflichen gehoren Adsorptions- und Desorp-
tionsprozesse. Beim Kontakt zwischen Feststoff und gasférmigen Komponenten er-
geben sich Wechselwirkungen, die zu Bindungen fiihren kénnen. Dieser Effekt wird
als Adsorption bezeichnet [27]. Als Maf fiir die Adsorption an einer Oberfliche wird
in der Regel der Bedeckungsgrad 6 verwendet, der als Quotient der Anzahl besetzter

aktiver Zentren und insgesamt vorhandenen Stellen definiert wird (3.4)

Anzahl der besetzten Adsorptionsstellen  Nogs

= = 3.1
Anzahl der vorhandenen Absorptionsstellen N (3.1)

Damit lasst sich die Adsorptionsgeschwindigkeit % mit der Adsorptionskonstante

kqqs wie folgt definieren

de
— = -pN(1 — .2
dt kads p ( 0) (3 )



KAPITEL 3. THEORETISCHE GRUNDLAGEN 13

Abbildung 3.1: Schematische Darstellung der physikalischen und chemischen Teil-
schritte der heterogenen Katalyse [28].
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Die Desorption stellt den Umkehrvorgang der Adsorption dar. Bei diesem Vorgang
verlassen Teilchen die Oberflache des Festkorpers (Katalysator). Dabei ist die Ge-
schwindigkeit der Desorption proportional zur Haufigkeit, mit der die einzelnen Teil-

chen auf der Oberfliche zusammenstofen:

do

& kN 3.3
= b (33)

Je nach Art der Wechselwirkung der Gasteilchen mit der Oberfliche unterscheidet

man bei der Adsorption Physisorption und Chemisorption.

Bei der Physisorption (kurz fiir ,physikalische Adsorption“) ist das Adsorbat nur
durch Van-der-Waals-Wechselwirkung an die Oberfliche gebunden. Im Gegensatz
dazu werden bei der Chemisorption (kurz fiir ,,chemische Adsorption*) die Teilchen
durch eine wirkliche chemische Bindung, meist eine kovalente Bindung, an der Ober-
fliche des Substrates festgehalten [29]. Im Allgemeinen verlduft eine Chemisorption

exotherm. Die Adsorptionsenthalpien liegen zwischen 40 — 800 kJ/mol [30].

Die Adsorptionsenthalpie eines Teilchens liegt fiir die Physisorption bei etwa
20 kJ/mol [30] . Diese geringe Energie kann nicht zum Bruch von chemischen Bin-

dungen fiithren, daher bleibt das Molekiil bei der Physisorption unversehrt.

Fiir eine katalytische Reaktion ist eine chemische Wechselwirkung mit der Ober-
fliche wichtig, da durch die Bindung des Molekiils an die Oberfliche Bindungen
innerhalb des Molekiils geschwiicht werden. Diese Schwichung fiihrt zu einer erhoh-
ten Reaktivitdt des Molekiils und damit zur Reaktion. Man spricht hier von einer
Aktivierung des Molekiils. Ist die Wechselwirkung der Molekiile mit der Oberfli-
che jedoch zu stark, so konnen Edukt, Produkt oder Zersetzungsprodukte von der
Oberflache nicht mehr desorbieren. Aufgrund dessen werden die katalytisch akti-
ven Zentren blockiert und die Reaktion kann nicht mehr stattfinden. Dies ist dann
der Fall, wenn sich organische Molekiile wahrend der Reaktion zersetzen und Koks

bilden.
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3.1.3 Reaktionsmechanismen bei der heterogenen Katalyse

Katalysierte Reaktionen verlaufen nach zwei unterschiedlichen Reaktionsmechanis-

men, die am Beispiel einer bimolekularen Gasreaktion (3.4) vorgestellt werden.

A, + B, — C, (3.4)
a) Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus

Bei diesem Mechanismus werden die Gasmolekiile A und B an unterschiedlich akti-
ven Zentren der Katalysatoroberfliche adsorbiert. Die chemische Umsetzung erfolgt
nach der Adsorption zwischen den direkt benachbarten Molekiilen. Das gebildete
Reaktionsprodukt C wird zum Schluss desorbiert. Der Verlauf der Reaktion ist in
Abbildung 3.2 veranschaulicht.

In diesem Modell konkurrieren die Molekiile um die Adsorptionspliatze und es kann
zur Blockade der Oberflache durch ein Adsorbat mit hoher Aktivierungsenergie fiir
die Desorption kommen [31]. Damit ergibt sich in Gleichung 3.5 fiir die Reaktions-
geschwindigkeit r eine Abhangigkeit vom Bedeckungsgrade 6; der Spezies 1.

r=Fk-04-0p (3.5)
b) Eley-Rideal-Mechanismus

Im Gegensatz zu dem Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus beruht der Eley-Rideal-
Mechanismus auf der Annahme, dass nur eine Komponente an die Katalysatorober-
flache adsorbiert wird. Die eigentliche Reaktion erfolgt zwischen einem adsorbierten
Molekiil und Molekiilen aus der Gasphase. Der generelle Ablauf des Mechanismus
ist in Abbildung 3.3 dargestellt.

Die Reaktionsgeschwindigkeit dieses Modells ist proportional zum Bedeckungsgrad
04 der Gaskomponente A und dem Partialdruck pp abhingig. Daher ergibt sich
folgendes Geschwindigkeitsgesetz:

r==Fk-pp-04 (3.6)
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A, + B = A

q g ads T B

ads

’g‘ads + Bads =

16

Abbildung 3.2: Reaktionsverlauf nach dem Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus.

. Ag = Aads

Abbildung 3.3:

Reaktionsverlauf nach dem Eley-Rideal-Mechanismus.
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3.2 Rufibildungsprozesse

Rufs entsteht bei der Verbrennung von Kohlenwasserstoffen unter brennstoffreichen
Bedingungen. Es ist ein schwarzer, pulverformiger Feststoff, der zu 80 — 99% aus
Kohlenstoff besteht. Rufs besteht aus kleinsten, meist kugelférmigen Teilchen, die

auch Primérpartikeln genannt werden [32, 33].

Obwohl ein vollstdndiges Verstdndnis iiber den Rufbildungsprozess noch nicht vor-
liegt und weiterhin Gegenstand der aktuellen Forschung bleibt, liefern unterschiedli-
che Untersuchung in der Vergangenheit Kenntnisse iiber die prinzipiell ablaufenden

Prozesse.
Abbildung 3.3 zeigt eine schematische Darstellung der Russbildungsprozesse.

Generell wird angenommen [34, 35|, dass eine der entscheidenden Schliissenschritte
zur Bildung von Rufs die Entstehung des ersten aromatischen Ringes ist, auf welchem
dann zur Bildung der groften Ring-Strukturen, so genannter PAH (Polycyclic Aro-
matic Hydrocarbons), wichst. Die einzelnen Prozesse werden im Folgenden néher

diskutiert.

Gasphasenreaktionen fiihren zur Zersetzung des Brennstoffs. Dabei wachsen die
kurzkettigen Kohlenwasserstoffverbindungen zu héheren Kohlenwasserstoffen. Die
fiir die Bildung von Ruf wichtigste Spezies ist Acetylen. Die Bildung des ersten
aromatischen Rings ist ein wichtiger Prozess bei der Entstehung der ersten Russ-
partikeln. Ferner sind einige Reaktionsmechanismen [34, 35| entwickelt worden, die

die Bildung des ersten aromatischen Ringes und dessen Wachstum beschreiben.

Das Wachstum der ersten Russpartikel erfolgt entweder durch die Anlagerung von
Spezies aus der Gasphase an die Oberfliche der Partikel oder durch die Koagula-
tion der Rufpartikel. Bei der Koagulation handelt es sich um den Zusammenstof
zweier sphérischer Partikel mit anschliefendem Verschmelzen zu einem ebenfalls
spharischen Partikel. Das Volumen des neu gebildeten Partikels ergibt sich aus der

Summe der beiden Volumina der kollidierten Partikel.
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Am Oberflichenwachstum der Russteilchen ist in erster Linie Acetylen beteiligt.
Durch Wasserstoffabstraktion entstehen an der Russoberfliche radikalische Stellen,
an welche Acetylen angelagert werden kann. Durch diesen Vorgang sinkt der Wasser-
stoffanteil der Russpartikel mit fortschreitender Reaktion ab und das C/H-Verhéltnis

nimmt im Verlauf des Partikelwachstums erheblich zu.

Experimentelle Untersuchungen und Analysen [36, 38| zeigen, dass neben Acetylen
auch die Kondensation von PAH auf der Russpartikeloberflache ein wichtiger Prozess

fir das Wachstum von Ruf ist.
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Abbildung 3.4: Schematische Darstellung der Rufsbildungsprozesse [32].



Kapitel 4

Experimentelle Versuchsanlage

4.1 Experimenteller Aufbau

Die Experimente, auf denen die Ergebnisse dieser Arbeit basieren, wurden an einer

im Institut fiir Technische Chemie vorhandenen Versuchsanlage durchgefiihrt.

Die verwendete Versuchsanlage setzt sich im Wesentlichen aus drei Hauptbestand-
teilen zusammen: der Gasdosierung, dem Rohrreaktor und den Analysegeriten. Des
Weiteren werden der verwendete Trigerkatalysator und die Analysemethoden be-
schrieben. Der hier vorgestellte Versuchsaufbau ermoglicht eine zeitaufgeloste Un-
tersuchung der katalytischen Partialoxidation durchzufiihren. Abbildung 4.1 gibt

eine schematische Darstellung der experimentellen Versuchsanlage.

4.1.1 Reaktorsystem

Der fiir die experimentelle Erforschung der katalytischen Partialoxidation verwen-

deter Stromungsrohreaktor ist in Abbildung 4.2 schematisch dargestellt.

Das Stromungsrohr selbst ist aus einem Quarzglas mit einem Aufendurchmesser
(D) von 21 mm und einer Lénge (L) von 550 mm gefertigt. Aufgrund des hohen
Schmelzpunkts von Quarzglas kdnnen in dem verwendeten Rohrreaktor Reaktionen

bei hohen Temperaturen durchgefiihrt werden. Der Rohrreaktor ist komplett von

20
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Abbildung 4.1: Schematischer Aufbau der Versuchsanlage [37].
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mass fraction CizHe flow velocity (m/s)
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Abbildung 4.2: Schematische Darstellung des Stromungsrohrreaktors mit CFD Si-
mulation [37].
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Abbildung 4.3: Rohrreaktor mit eingebautem Schaummonolith, Wabenkatalysator
und Wabenmonolith.

einem aufklappbaren Ofen (Marke Carbolite; HST 12/200/E301, L = 350 mm) um-
schlossen. Dieser Ofen ermoglicht, die Vorheizung des Katalysators und gewéhrleis-
tet dariiber hinaus die thermische Isolierung. Zur Ermittlung der Temperatur am
Katalysatorein- und ausgang sind Thermoelemente in dem Schaummonolith und
an den unbeschichteten Wabenkorper aus Cordierit platziert. Der Einlass des Roh-
reaktors ist aus einem konzentrischen Rohrensystem aufgebaut, um eine schnelle

Durchmischung der gasférmigen Reaktanten zu ermdglichen.

Zur Durchfiihrung der katalysierten Partialoxidation sind im Strémungsrohrreaktor
nacheinander ein unbeschichteter Schaummonolith (Al;O3, 85 ppi (pores per inch);
L = 10 mm, Durchmesser (D) = 19 mm), ein Rh / Al,O3 beschichteter Wabenka-
talysator (Cordierit; 900 cpsi; L = 9,7 mm, D = 19 mm) und ein unbeschichteter
Wabenkorper (Cordierit; 600 cpsi, L = 10 mm, D = 19 mm) platziert (sieche Abb.
4.3)

Der Schaummonolith gewihrt eine Homogenisierung der Gaszusammensetzung vor
dem Eintritt in den Katalysator und dient aufserdem zur Fixierung des vorderen
Thermoelements. Der Wabenkdrper aus Cordierit dient ebenfalls zur Halterung des

Thermoelements hinter dem Katalysator.

4.1.2 Gasdosierung

Der Kraftstoff i-Oktan befindet sich in einem Edelstahlbehélter mit einem vorgeleg-
ten Uberdruck von 1 - 2 bar. Der Uberdruck wird mit He, als Inertgas, vorgelegt.
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Vor dem Eintritt in den Reaktor durchliduft der fliissige Kraftstoff iiber einen Ver-
dampfer (Fa. Brockhorst, CEM W303). Der verdampfte Kraftstoff wird mit Stick-
stoff gemischt und in den Reaktor eingeleitet. Fiir eine genaue Dosierung des fliissi-
gen Kraftstoffes wird dem Verdampfer ein thermischer Massefussregler (Mass Flow

Controller, MFC') der Firma Brockhorst vorgeschaltet.

Weitere Gase wie Hy, Oy und Ny sind separat iiber Rohrleitungen zum Reaktor-
einlass geleitet. Die Dosierung aller Gase sind durch entsprechende Masseflussregler
(MassFlow Fa. Bronkhorst) computergesteuert. Vor dem Eintritt in den Stréomungs-
rohrreaktor werden die Gase in der Rohrleitung gemischt, auf einer Temperatur von

190 °C temperiert und dem Rohrreaktor zugefiihrt.

4.1.3 Anlagensteuerung

Die fiir die Experimente im Rohrreaktor verwendete Versuchsanlage besteht aus zwei

Steuerelemente: die Temperatursteuerung und der Steuerung der Gasdosierung.

Die thermischen Masseflussregler fiir die (Gaskomponenten Hy, O,, Ny und i-
Oktan sind an einem Computer angeschlossen und werden iiber das LabVIEW
(Laboratory Virtual Instrumentation Engineering Workbench) - Programmiersys-
tem von National Instruments gesteuert. Die Temperatur des Ofens und die Rohr-
leitungen der einzelnen Gaskomponenten werden durch separate Temperaturregler
angesteuert. Sdmtliche Einstellungen der Gerdte GC-MS, FT-IR und der H-Sense
sind iiber einen Computer einzustellen, wobei das Programm MCP fiir die Steuerung

des H-Sense Wasserstoffanalysators ausgelegt ist.

4.2 Verwendeter Katalysator

Im Rahmen der vorliegenden Diplomarbeit wurde ein mit Rhodium auf v-Al,O3
beschichteter Tragerkatalysator verwendet. Dieser Modelkatalysator wurde von der
Firma UMICORE produziert und fiir die CPOX Reaktionsdurchfiihrung zur Verfii-
gung gestellt. Das Grundmaterial des Katalysators ist aus Cordierit, ein Magnesium-

Aluminium-Silikat der chemischen Zusammensetzung Al,O3-MgO-5Si0,. Cordierit
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Abbildung 4.4: REM Aufnahme des Querschnitts eines Wabenkatalysators mit
Washcoatbeschichtung [31].

eignet sich aufgrund seiner geringen thermischen Ausdehnung und seiner hohen Tem-

peraturbestandigkeit (bis zu ca. 1200 °C) als Trégermaterial besonders gut.

Die Umsetzung der Edukte erfolgt auf der katalytisch aktiven Oberfliche. Damit
moglichst eine grofle katalytisch aktive spezifische Oberfliche in einem definierten
kleinen Volumen zu erzielen, ist auf die Cordieritmonolithe ein so genannter Was-
hcoat aufgetragen. Diese Zwischenschicht besteht aus y-Aluminiumoxid der Phase
~v-Al,O3. Durch den Zusatz von Washcoat werden der Umsatz und die Wasserstoff-
selektivitat (H Selektivitéit) erhoht [40]. Exemplarisch wird in Abbildung 4.4 eine
REM (Rasterelektronenmikroskop) Aufnahme des Querschnitts eines Wabenkor-

pers mit Washcoatbeschichtung gezeigt.

Der fiir die Partialoxidation verwendete Katalysator weist die in Tabelle 4.1 ange-

gebenen Sperzifikationen auf.



KAPITEL 4. EXPERIMENTELLE VERSUCHSANLAGE 26

Rh 900 cpsi
Trager
Material Cordierit
Zelldichte [cpsi] 900
Kanaldurchmesser [pm] 500
Washcoat
Material v — Al,O3
BET Oberfliche [m?/g] 51,87
Mittl. Porenradius [nm] 13,74
aktive Komponente
Edelmetall Rhodium
Beladung [g/ft?] 42

Tabelle 4.1 : Spezifikationen des verwendeten Modelkatalysators.

4.3 Analysemethoden

4.3.1 FT-IR-Spektroskopie

Die Fourier—Transformations-Infrarot-Spektroskopie (FT-IR) ist eine Methode der
Infrarot (IR)-Spektroskopie. Bei der FT-IR-Spektroskopie werden durch Anregung
im infraroten Strahlungsbereich (800 - 500.000 nm) Schwingungen und Rotationen
von Molekiilen angeregt und diese in Form eines Spektrums wiedergegeben. Der
Frequenzbereich erstreckt sich dabei von 1012 - 1014 Hz [41, 42]. Das Spektrum
entsteht durch die Auftragung der Wellenzahlen v gegen die Absorption also die

nach dem Lambert-Beerschen-Gesetz ermittelte Extinktion F:

I
E:logTOzsv-c-l (4.1)
Iy stellt dabei die Intensitédt der einfallenden Strahlung dar. I ist die Intensitéit der
Strahlung, die die Weglange [ zuriickgelegt hat, ¢, der molare dekadische Extinkti-

onskoeflizient und ¢ die Konzentration.
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Abbildung 4.5: Schematische Darstellung eines Michelson-Interferometers [39].

Der wesentliche Unterschied der F'T-IR-Spektroskopie gegeniiber herkémmlichen IR-
Spektroskopie ist die Verwendung eines Michelson-Interferometers. Abbildung 4.5

zeigt die Funktionsweise eines solchen Interferometers.

Im Michelson-Interferometer wird der von der Lichtquelle ausgesandte Strahl an
einen halbdurchlissigen Spiegel in zwei Teilstahlen geteilt. Der halbdurchléssige
Spiegel 1laft die Halfte des einfallenden Lichtes durch und reflektiert die andere Half-
te. Der reflektierte Strahl trifft auf einem feststehenden hochreflektierenden Spiegel
und fallt nach Zuriicklegen einer Gesamtstrecke von 2 I, zum zweiten Mal auf den
Strahlenteiler. Der andere Strahl trifft auf einem beweglichen Spiegel. Beide reflek-
tierten Strahlen interferieren am Strahlenteiler. Dabei kommt es zu einer Phasendif-
ferenz zwischen den beiden Teilstrahlen aufgrund der unterschiedlichen Wegléngen.
Die Gesamtstrahlungsintensitdt wird von einem Sensor erfasst und eingelesen. Das
Interferometer wird von einem HeNe-Laser gesteuert. Durch die mathematische Fou-

rier Transformation wird das Spektrum berechnet.
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Bei der FT-IR-Spektroskopie erzielt man eine sehr hohe Genauigkeit der Wellenzah-
len; dadurch werden im Vergleich zur herkommlichen IR-Spektroskopie niedrigere

Nachweisgrenzen und kiirzere Messzeiten erreicht.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde die FT-IR-Spektroskopie zur quantitativen Bestim-
mung der Volumenkonzentration von H,O, CO, CO,, CHy, CoH,, CoHy,CoHg, HoCO
und H3CCHO herangezogen. Die quantitative Analyse der erhaltenen Produktgase
erfolgte mit dem Spektrometer MULTIGAS 2030 der Firma MKS.

4.3.2 Massenspektrometer

Grundprinzip der Massenspektrometrie ist, aus chemischen Substanzen in geeigne-
ter Weise lonen zu erzeugen, diese Ionen nach dem Verhéaltnis von Masse zu Ladung
(m/q) zu trennen und sie mit einem Registriersystem nach m/q und Haufigkeit
quantitativ zu erfassen. Im Wesentlichen besteht ein Massenspektrometer aus ei-
ner lonenquelle, in der die gasférmigen Molekiile ionisiert werden, einen Massen-
analysator, der die Ionen hinsichtlich ihrer Masse/Ladungszahl-Verhéltnisses (m/z)
auftrennt und einem Detektor, der die Intensitdt der erzeugten Tonen misst. Eine
quantitative Zuordnung kann aufgrund auftretender Fragmentierungsmuster durch
Vergleich des gemessenen Spektrum mit in einer Datenbank enthaltenen Spektren

erfolgen.

Fiir die quantitative Analyse von Wasserstoff wurde das Massenspektrometer H-
Sense der Firma MS4 Analysetechnik GmbH eingesetzt. Der Analysator basiert auf
dem Prinzip eines magnetischen Sektorfeld-Massenspektrometers und bestimmt die
Konzentration von Wasserstoff und Helium. Die Gasprobe wird mittels Elektronen-
stofs ionisiert und die erzeugten Ionen in einem Magnetfeld nach ihrer Molekiilmasse

separiert (siche Abb.4.6).

Bei diesem Massenspektrometer werden allerdings nur Wasserstoff- und Helium-

Ionen selektiert und detektriert.
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Detektorschirm

Abbildung 4.6: Schematische Darstellung des Massenspektrometers zur Auftrennung
der Ionen nach ihrer Molekiilmasse [49].

4.3.3 Gaschromatographie

Die Gaschromatographie ist eine chromatographische Methode, die es ermdglicht,
einzelne Komponenten einer Gasmischung zu trennen [43, 44]. Ein Gaschromato-
graph besteht im Wesentlichen aus drei integrierten Funktionen: Probeneinfiihrung

(zur Verdampfung), Trennung und Detektion (Abbildung 4.7).

Der Trennprozefs beruht auf der unterschiedlichen Verteilung der zu trennenden
Komponenten (Analyten) zwischen zwei Phasen. Dabei ist eine der Phasen stationér,
wahrend die andere die chromatographische Trennstrecke in einer Richtung durch-
stromt und als mobile Phase (Triagergas und Probe) den Stofftransport bewirkt.
Die Trennstrecke in der Gaschromatographie ist immer ein Rohr, das aus histori-
schen Griinden als Séule bezeichnet wird. Durch unterschiedlich starke Wechselwir-
kung der Probenkomponenten mit der stationidren Phase erfolgt die Auftrennung
an der Phasengrenze zwischen mobiler und stationdrer Phase. Entsprechend ihrer
physikalischen und chemischen Eigenschaften werden die einzelnen Probenkompo-
nenten verschieden lange zuriickgehalten. Jeder Stoff hat folglich eine charakteristi-
sche Wanderungsgeschwindigkeit durch die stationére Phase in der Trennsdule. Im

weiteren Verlauf bilden sich Bereiche (Fraktionen/Banden) gleicher Substanzen oder
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Abbildung 4.7: Schematischer Aufbau eines Gaschromatographen [45].

Substanzgruppen, die mit einer bestimmten Geschwindigkeit von der mobilen Pha-
se weitertransportiert werden. Am Siulenende werden die einzelnen Komponenten
der Probe als Reinsubstanzen erhalten und werden einem entsprechenden Detek-
tor zugefiihrt. Die Intensitdt des Detektorsignals quantifiziert die Stoffmenge. Die
einzelnen Peaks lassen sich den verschiedenen Probenkomponenten zuordnen. Mit
einigen substanzspezifischen Detektoren konnen mittlerweile Messungen im Konzen-

trationsbereich bis ppt reproduzierbar gemessen werden.
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Funktionsprinzip der wichtigsten Detektoren

a) WLD: Warmeleitfahigkeitsdetektor

Der W armeleitfahigkeitsdetektor (kurz WLD oder TCD fiir englisch Thermal
Conductivity Detector) ist einer der bedeutendsten Detektoren der auf der kontinu-
ierlichen Messung der Warmeleitfahigkeit des Tragergases mit der Hitzedrahtmetho-
de beruht. Der Detektor besteht aus einem gut thermostatisierten Metallblock mit
zwei gleichen Zellen. Die Probenkomponenten gelangen nacheinander mit dem Tra-
gergas aus der Trennsdule in den Messkanal des Detektors. Ein zweiter Kanal dient
als Referenzkanal und wird von reinem Tragergas durchstromt. In beiden Kanélen
befinden sich elektrisch beheizte Widerstandsdridhte. Durch die einzelnen Proben-
komponenten verdndert sich die Warmeleitfahigkeit im Messkanal. Die verdnderte
Wiérmeableitung an den Widerstandsdridhten bewirkt eine Temperatur- und damit
eine Widerstandsinderung in den Drihten. Diese Anderung vergleicht man mit dem
Widerstandswert der Driahte des Referenzkanals, der von reinem Trégergas durch-
stromt wird. Eine "Wheatstone’sche Briickenschaltung" wandelt die Widerstands-
dnderung in ein Strom-/Spannungssignal um. Dieses Signal ist der Konzentration

der Probenkomponente (mg/ml) im Trigergas der Messzelle direkt proportional.
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Abbildung 4.8: Schematischer Aufbau eines Flammenionisationsdetektors (links)
und Wirmeleitfihigkeitsdetektors (rechts).

b) FID: Flammen-Ionisations-Detektor

In einem Flammenionisationsdetektor (FID) werden kohlenwasserstoffhaltige Ver-
bindungen detektiert. Der Eluent gelangt mit dem Tragergasstrom aus der Trenn-
saule in den Detektor. Unmittelbar am Ende der Sdulen befindet sich die Brennerdii-
se. Enthélt der Eluent Kohlenwasserstoffe, entsteht ein Ionenstrom (Eluat), dessen
Starke nicht nur von der Konzentration der Kohlenwasserstoffe, sondern auch von
der Anzahl der Kohlenstoffatome im Molekiil abhingt. Die geladenen Teilchen be-
wirken einen messbaren Strom zwischen Diise (Kathode) und der zylinderféormigen
Anode. Es fliekt ein erhohter Strom als im Fall der Trigergas/Brenngas-Flamme.
Diese Anderung gibt Auskunft iiber die Probenmenge, die pro Zeiteinheit (mg/s) den
Detektor passiert. Der schematischen Aufbau eines FID und WLD ist in Abbildung
4.8 dargestellt.

Fiir die Berechnung der Konzentrationen aller Verbindungen werden die Detektorsi-
gnale integriert und die Fliachen mit einem aus der Kalibrierungsmessung erhaltenen

Faktor multipliziert.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein Gaschromatograph der Firma Agilent Techno-

logies 6890N mit eingebauten WLD und FID mit einem Massespektrometer (MS)
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gekoppelt zur Analyse der Produkte verwendet. Der Gaschromatograph ist durch
eine auf 200 °C temperierter Rohrleitung mit dem Ausgang des Reaktorsystems ver-
bunden. Daher erfolgt die Probenahme fiir die GC-MS Analyse direkt am Ende des
Reaktorsystems. Wegen des komplexen Prozessgasgemisches ist der Trennprozess an

dem GC-MS mit einer eingebauten Drei-Sdulen-Schaltung verwirklicht.

Das GC-MS wurde zur quantitativen Bestimmung der Konzentration von H,O, H,
CO, CO,, CHy, CyH,, CoHy,C3Hg, C4Hg (i-Butylen) und i-CgH;g herangezogen; zu-

gleich wurde das Prozessgas auf andere Kohlenwasserstoffverbindungen untersucht.

4.4 Kalibrierung

Samtliche Analysegerite wie Massenspektrometer (H-Sense) und Gaschromatogra-

phie waren mit Kalibriergas kalibriert.

Die Kalibrierung des Fliissigkeits-MFC wird durch die Bestimmung des Masseflusses
vorgenommen. Dabei wird nach dem Mischventil eine separate Zuleitung, die zur
Analysewaage eingefiihrt ist, angeschlossen und der Massefluss fiir den am Computer

eingetragenen Sollwert bestimmt.



Kapitel 5

Versuchsdurchfithrung und
Auswertung

5.1 Experimentelle Durchfiihrung wund Unter-
suchung des Ziindverhaltens der Reaktion

Zur experimentellen Versuchsdurchfiihrung wurde die Temperatur im Ofen auf
250 °C gehalten. Zur Vermeidung einer Kondensation des Kraftstoffes i-Oktan wurde

der Zulauf der Reaktanden auf einer Temperatur von 190 °C temperiert.

Als Kennzahl fiir den Zulauf wurde das Verhéltnis C/O verwendet. Dabei bezeichnet
C/O Verhéltnis die Anzahl der Kohlenstoffatome bezogen auf die Anzahl der Sauer-
stoffatome und wird aus den molaren Stromen der am Reaktoreingang zugefiihrten

Edukte berechnet.

Alle Experimente zur katalytischen Partialoxidation wurden in einer Verdiinnung
mit 80% Inertgas durchgefiihrt, um das Entstehen explosiver Stoffgemische zu ver-
meiden. Das C/O Verhiltnis wurde zwischen C/O = 1,0 und C/O = 2,0 in Schritten
von AC/O = 0,2 variiert. Um sicher zu stellen, dass der Katalysator wihrend einer
Messung nicht an Aktivitat verliert, wurde der mit Rhodium beladener Trigerka-
talysator 30 Minuten bei konstanten Bedingungen eingesetzt und jede Messreihe
zweimal bei verschiedene C/O Verhéltnisse des gleichen Katalysators wiederholt.
Wahrend der Messzeit wurde mit einem Thermoelement die Reaktionstemperatur

bestimmt.

34



KAPITEL 5. VERSUCHSDURCHFUHRUNG UND AUSWERTUNG 35

Vor der Zugabe des i-Oktans wurden 3 Vol.-% Wasserstoff und Sauerstoff mit Stick-
stoff in den Stromungsrohrreaktor zugegeben. Durch die exotherme Reaktion des
Wasserstoffes mit Sauerstoff wurde die Temperatur am Katalysator auf ca. 300 °C
erhoht. Diese Vorheizung des Katalysators ermdglichte eine zuverldssige Ziindung
der CPOX Reaktion. Um die Entstehung explosiver Stoffgemische zu vermeiden,
wurde zum Ziinden der Reaktion zunéchst i-Oktan in Inertgas (Stickstoff) vorgelegt

und anschlieflend Sauerstoff zugegeben.

Nach Beendigung des Versuches wurden der leicht verkokte Katalysator und die
am hinteren Thermoelement abgeschiedenen Rufmengen mit einem Sauerstoff-
Stickstoff-Gemisch (mit 25% O3) von 1 SLPM abgebrannt, um eine Regenerie-
rung des Katalysators zu erreichen. Ferner wurde durch temperaturprogrammierte
Desorption (TPD) eine Quantifizierung der abgeschiedenen Ruffmenge erhalten. Da-
bei wurde die Temperatur mit einer Heizgeschwindigkeit von 20 K/min bis auf 680
°C erhoht und die Konzentrationen des gebildeten H,O, CO; und CO mit dem FT-
IR-Spektrometer aufgezeichnet. Nach dem Rufabbrannd wurde ein weiteres C/O

Verhiltnis eingestellt und die katalytische Partialoxidation erneut geziindet.

Die Zusammensetzung des Zulaufstroms ist in Tabelle 5.1 wiedergegeben; der Volu-

menstrom betrug 4 SLPM (Standard Liter pro Minute; |[1/min]).

Aus dem Volumenstrom V = 4000 ml/min und dem nicht ausgefiillten Katalysator-
volumen Vi, — 2,82 ml folgt aus V/ Vi, ein Gesamtdurchsatz von 85.000 h™' GHSV
(engl. gas hourly space velocity; Raumgeschwindigkeit des Gases pro Stunde).
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C/O O, [Vol. — %] i — Oktan [Vol. — %) Ny [Vol. — %)
1,0 16 4 80
1,2 15,4 2,7 80
1,4 14,8 5,2 80
1,6 14,3 2,7 80
1,8 13,8 16, 2 80
2,0 13,3 6,7 80

Tabelle 5.1 : Zusammensetzung des Zulaufstroms fiir das eingestellte
C/0O Verhéltnis.

5.2 Auswertung

Zur Bestimmung der Grofen Umsatz und Selektivitdt ist die Ermittlung des Ge-

samtvolumenstroms am Reaktorausgang von hoher Bedeutung.

Die Ermittlung des Gesamtvolumenstroms erfolgt durch Zugabe eines definierten
Volumenstroms von Wasserstoff Vy, als Stofmarkierung in den Gesamtfluss. Nach
Erhalt der H, Konzentrationen mit und ohne Stofsmarkierung wird die Differenz der

Wasserstoffkonzentrationen wiahrend der Reaktion nach Gleichung 5.1 bestimmt:

ACH2 = CHy,m * CHy,0 (51)

Hierbei ist ¢y, die Konzentration des Wasserstoffes am Reaktorausgang (die Indices

m und o stehen fiir mit und ohne Stofmarkierung).

Der Gesamtvolumenstrom V., wird nach Gleichung 5.2 aus dem definierten Volu-

menstrom Vp,von Wasserstoff berechnet:
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Abbildung 5.1: Konzentrationsprofil des Wasserstoffs wihrend der CPOX Reaktion
mit Hy Stokmarkierung.

Vi, - 100

Ves -
9 ACHQ

(5.2)

Abbildung 5.1 zeigt den Konzentrationsprofil des Wasserstoffes wéhrend der Reak-
tion zur Bestimmung von Vs durch Zugabe einer definierten Volumenstroms von

als Hy Stofsmarkierung.

Der Umsatz X; wird nach Gleichung 5.3 aus der Stoffmenge ni der Spezies i berechnet

Nio + Nie
N0

X, = (5.3)

Hierbei ist n; die molare Menge des Eduktes i-Oktan (die Indizies 0 und e beziehen
sich auf den Eintritt- bzw. den Austritt des Kraftstoffes i-Oktan am Katalysator).

Ferner ist fiir eine Interpretation des Reaktionsgeschehens die Selektivitiat und die

Ausbeute von hoher Bedeutung. Die Selektivitdt bezeichnet dabei den Anteil eines
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insgesamt umgesetzten Ausgangsstoffes, welches in ein betrachtetes Produkt umge-
wandelt wurde. Als Ausbeute wird in der Reaktionstechnik die umgesetzte Menge

eines Ausgangsstoffes in eine bestimmte Produktspezies bezeichnet.

In Anbetracht auf die Untersuchung der katalytischen Partialoxidation ist die Selek-
tivitat S; der H und C Atomen des Produktmolekiils zu bestimmen. Daraus ist zu
erkennen, in welches Produktmolekiil die H und C Atome des Kraftstoffes i-Oktan
iibergefiihrt sind. In diesem Fall gilt fiir die Selektivitdt Sy der H Atome und S¢
der C Atome beziiglich eines Produktes P:

SH . np — TLP70 . VH,P (54)

Ni—Oktan,0 — Mi—Oktan VH,i—Oktan

np —Npg Vop
Sc = . (5.5)
Ni— Oktan,0 — "i—Oktan VC,i—Oktan
Dabei sind n; die Molaren Menge und v; der stéchiometrische Koeffizient der Spe-

zies 1.

Ferner ist fiir eine Interpretation des Reaktionsgeschehens die Rufbildungsgeschwin-
digkeit 7,4 bei einem definierten C/O Verhéltnis nach Gleichung 5.5 aus zu bestim-

men.

dlne] e ges
us,i — - Y 5.6
e (5:6)

Hierbei sind n,, s die gesamte Stoffmenge des abgeschiedenen Kohlenstoffs und
ti ges die Reaktionslaufzeit der katalytischen Partialoxidation von i-Oktan (die Indi-
zies i bezieht sich auf den eingestellten C/O Verhéltnis wihrend der katalytischen

Partialoxidation).



Kapitel 6

Katalytische Partialoxidation von
1-Oktan

Im Rahmen dieser Arbeit wurde der Einfluss der Zusammensetzung des Zulauf-
stroms auf den Umsatz, die Temperatur am Austritt aus dem Katalysator, sowie
die Konzentration der Produkte der CPOX Reaktion untersucht. Es wurden die Se-
lektivitdaten in Bezug auf die H und C Atome berechnet. Im nachfolgenden Kapitel

7 wird auf die Verkokung und die Bildung von Russ eingegangen.

6.1 Umsatz und Temperatur

In Abbildung 6.1 ist fiir den Kraftstoff i-Oktan der Umsatz und die Reaktionstem-
peratur am Katalysatoraustritt der katalytischen Partialoxidation gegen die Edukt-

zusammensetzung von C/0O = 0,8 und C/O = 2,0 aufgetragen.

Die Reaktionswiarme wird mafigeblich durch die Partialoxidation 6.1 und die Tota-

loxidation 6.2 geméf der Brutto-Reaktionsgleichung erzeugt:

Cngg + 402 — 8CO + 9H2 AH = — 659, 9 kJ/mol (61)

1
2
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Da die Totaloxidation eine weitaus hohere Reaktionsenthalpie aufweist als die
Partialoxidation, ist die Reaktionstemperatur stark von der Reaktionslaufzahl der
Totaloxidation abhingig. Bereits ein geringer Uberschuss an Sauerstoff fithrt zu ei-
ner Erhdhung der Reaktionslaufzahl der Totaloxidation und damit einer Zunahme
der Reaktionstemperatur. Die hochste Temperatur (1100 °C) wurde bei C/O = 0,8
beobachtet; bei weiter steigendem Anteil des Sauerstoffs geht die Temperatur wieder
zuriick, da der begrenzte Warmeinhalt des zugesetzten Brennstoffs auf eine steigende
Menge an der Reaktion nicht teilnehmenden Gases (Inertgas, nicht umgesetzter Sau-
erstoff) verteilt wird. Fiir kraftstoffreiche Reaktionsbedingungen (C/O > 1) nimmt
die Reaktionstemperatur zunéichst deutlich ab (von 825 °C bei C/O = 1 auf 727 °C
bei C/O = 1,2), fiir noch grokere Werte von C/O ist der Riickgang der Temperatur

gering.

Der Umsatz von i-Oktan wurde nach Gleichung 5.3 berechnet. Der Umsatz von i-
Oktan ist unter mageren Reaktionsbedingungen (C/O < 1,0) vollstandig; fiir C/O
> 0,8 sind die Hauptprodukte CO und Hy , CO5 und H5O sind Nebenprodukte.

Unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen (C/O > 1,0) geht der Umsatz von
i-Oktan von 99,9 % auf 62,1 % bei C/O = 2,0 zuriick, da das Sauerstoffangebot
den Umsatz des i-Oktans nach Gl. 6.1 limitiert. Der Verlauf der Kurven fiir die
Konzentrationen von CO und Hy in Abbildung 6.1 legt die Vermutung nahe, dass

die Reaktionen 6.3 und 6.4, ebenso wie Pyrolysereaktionen eine Rolle spielen kénnen.

Die Konzentration des Wasserstoffs hat den hochsten Wert bei C/O = 1 und geht fiir
brennstoffreichere Zusammensetzungen des Zulaufstromes zuriick (Abbildung 6.2).
Die relativ geringe Steigung im Bereich zwischen C/O = 1 und C/O = 1,2 kann
damit erklart werden, dass ein Teil des Kraftstoffs i-Oktan nach der Wassergas-
Shift Reaktion (engl. Watergas Shift, WGS) Reaktionsgleichung (6.3) und der Was-
serdampfreformierung (engl. Steam Reforming, SR) nach Reaktionsgleichung (6.4)

umgesetzt wird.

WGS:
CO + H,0 — CO42 + Hy AH = —42kJ/mol (6.3)

SR:
CsHys + 8HyO — 8CO + 17H,  AH = —1.274, 8 kJ /mol (6.4)
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Abbildung 6.1: Umsatz und Temperatur a Katalysatorausgang der katalytischen
Partialoxidation von i-Oktan als Funktion des C/O-Verhéltnisses.
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Abbildung 6.2: : Konzentration der Hauptprodukte CO und Hy sowie der Neben-
produkte CO5 und HyO wahrend der katalytischen Partialoxidation von i-Oktan als

Funktion des C/O- Verhéltnisses.
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Abbildung 6.3: Experimentelle Ausbeuten an Hs, HoO und der thermischen Zer-
setzungsprodukte (Cracked HC) bei der katalytischen Partialoxidation von i-Oktan

bezogen auf die H Atome.
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Abbildung 6.4: Experimentelle Ausbeuten an CO und CO, bei der katalytischen

Partialoxidation von i-Oktan bezogen auf die C Atome.
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6.2 H und C Selektivitat

Zur Bestimmung der Selektivitaten der H und C Atome fiir die Bildung der Produkte
der Partialoxidation (Hz, CO) und der Totaloxidation (HoO und CO,) wurden die
Gleichungen 5.4 und 5.5 herangezogen.

In Abbildung 6.5 und 6.6 sind die normierten H und C Selektivitdten bei Variation
der Zusammensetzung des Zulaufstroms von C/O = 0,8 bis C/O = 2,0 aufgetragen.
Die Selektivitét fiir die Bildung von Hy und CO erreicht bei C/O = 1 ein Maximum.
Unter kraftstoffreicheren Reaktionsbedingungen (C/O > 1,0) nimmt die Selektivitét
fiir die Bildung von Hy und CO um 40% ab. Da im Bereich von C/O < 1,0 Sauerstoff
im Uberschuss eingesetzt wird, steigt die Konzentration von H,0O an. Mit i-Oktan
und CO kann Wasser nach der Wassergas-Shift (Gl. 6.3) und der Steam Reforming
Reaktion (Gl. 6.4) umgesetzt werden. Dies erklart den Riickgang der Selektivitét
fir die Bildung von Wasser zwischen C/O = 1,0 und C/O = 1,2 von Sy — 0,23
auf Sy = 0,02; daneben ist die Abnahme auch auf die Limitierung der exothermen

Totaloxidationsreaktion (Gl. 6.2) durch Sauerstoff zuriickzufiihren.

Eine der wichtigsten Nebenreaktionen der katalytischen Partialoxidation bei kraft-
stoffreicher Zusammensetzung des Zulaufstroms ist die thermische Zersetzung, auch
Pyrolyse genannt, von i-Oktan. Die thermische Zersetzung des Brennstoffes setzt
den vollstandige Verbrauch des eingesetzten Sauerstoffs voraus. In Abbildung 6.5
und 6.6 ist zu erkennen, das bei hoheren C/O Verhéltnissen (C/O > 1,0) in zuneh-
mendem Mafe Produkte der thermischen Zersetzung gebildet werden; in Abbildung
6.5 und 6.6 ist die Summe der Zersetzungsprodukte (engl. Cracked HC) aufgetragen.

Dabei ist ein nahezu linearer Anstieg dieser Zersetzungsprodukte zu beobachten.

Im folgenden Abschnitt wird nun die thermische Zersetzung genauer erldutert.
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Abbildung 6.5: Vergleich der H Selektivitit bei der katalytischen Partialoxidation
von i-Oktan.
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Abbildung 6.6: Vergleich der C Selektivitit bei der katalytischen Partialoxidation
von i-Oktan.
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6.3 Cracking Produkte

Um einen genaueren Einblick in das Reaktionsgeschehen der CPOX unter kraftstoft-
reichen Bedingungen zu ermdoglichen, wurden C Selektivititen der Cracking Produk-

te berechnet

In Abbildung 6.7 sind die C Selektivititen, in Abbildung 6.8 die Konzentrationen der
Cracking Produkte wihrend der CPOX Reaktion als Funktion des C/O Verhéltnisses
fir C/O = 1,0 — 2,0 wiedergegeben.

Die haufigsten Produkte der unter brennstoffreichen Bedingungen wéihrend der ka-
talytischen Partialoxidation auftretenden thermischen Zersetzung sind Methan und
Isobuten. Es ist bemerkenswert, dass die Bildung von Methan bereits bei C/O =
0,8 einsetzt, wihrend Produkte der thermischen Zersetzung von i-Oktan erst bei
Kraftstoffiiberschuss gebildet werden. Die Bildung von Methan bereits bei geringem
Sauerstoffiilberschuss kann mit der Methanisierung von CO nach Gleichung (6.5)

erklart werden.

CO + 3H, — CH, + H,O  AH = —207kJ/mol (6.5)

Dariiber hinaus kann Methan durch Abstraktion eines Wasserstoffatoms aus i-Oktan
durch Methylradikale (CHj3) gebildet werden; die Bildung von Methylradikalen kann
an insgesamt 5 Stellen des i-Oktans Molekiil erfolgen; wobei die Abstraktion von H-
Atomen am priméren, sekunddren und tertidren C-Atomen erfolgen kann. Ethan
wird durch die Rekombination von zwei Methylradikalen gebildet. Ferner ist in Ab-
bildung 6.7 zu erkennen, dass bei der katalytische Partialoxidation von i-Oktan un-
ter kraftstoffreichen Bedingungen (C/O > 1,0) neben Methan bevorzugt i-Butylen
(iC4Hg) und Propylen (C3Hg) gebildet werden.

Die Entstehung dieser a-ungesattigten Kohlenwasserstoffe ist mit einem Durchbruch
von i-Oktan verbunden. In Abbildung 6.9 ist der thermische Zerfall von i-Oktan ge-
zeigt. Zur Beschreibung der Bildung der a-ungeséttigten Kohlenwasserstoffe sind in

Abbildung 6.10 einige wichtige Radikalreaktionen zusammengefasst Die Werte iiber
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Abbildung 6.7: Vergleich der C Selektivitdt der thermischen Zersetzungsprodukte
von i-Oktan.
den Pfeilen geben die prozentuale Wahrscheinlichkeit des Auftretens der entspre-

chenden Reaktion.

Fir C/O = 1,6 bis C/O = 2,0 wurden im GC-MS aufier den bisher diskutierten
Produkten weitere Spezies in geringen Mengen nachgewiesen; sie sind in Abbildung

6.11 zusammengefasst.
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Abbildung 6.8: Konzentrationsprofile der der thermischen Zersetzungsprodukte von

i-Oktan.
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Abbildung 6.9: Thermische Zersetzungsreaktionen bei einer Studie der Oxidations-
reaktion von i-Oktan in einem Strémungsrohrreaktor unter atmosphéren Druck mit
relativer Wahrscheinlichkeit nach Curran et al. [48].
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Abbildung 6.10: Radikalreaktionen zur Bildung von Methan, Wasserstoff, i-Butylen
und Propylen bei der Oxidationsreaktion von i-Oktan nach Curran et al. [48].
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Abbildung 6.11: In GC-MS detektierte Produktspezies.



Kapitel 7

Verkokung und Rufsbildung

7.1 Verkokung der Katalysatoroberfliche

Chemische und mechanische Prozesse kénnen eine Verdnderung der katalytischen
Oberfliche wihrend der heterogen katalysierten Reaktion hervorrufen. Insbesonde-
re fiihrt der chemische Prozess zu einer Deaktivierung der Katalysatoroberfliche
durch Ablagerung organischer Deposite (Verkokung). Eine hohe Kohlenstoffabschei-
dung kann die aktiven Zentren auf der Katalysatoroberfliche deaktivieren und den
Zugang der Reaktanten zu diesen Zentren blockieren. Voruntersuchungen zeigen ei-
ne Abhéngigkeit der abgeschiedenen Kohlenstoffmenge von der Eduktzusammenset-
zung. Insbesondere unter kraftstoffreichen Bedingungen ist eine erhohte Kohlenstof-
fabscheidung an der Katalysatoroberfliche zu erwarten, da der Brennstoff, aufgrund
der hier herrschenden Temperaturen von 700°C bis 900 °C unter Zunehmendem Aus-

scluss von Oy einer thermischen Zersetzung ausgesetzt ist.

Zum besseren Verstindnis wird eine lichtmikroskopische Aufnahme, zur Untersu-

chung der Verkokung der Katalysatoroberfliche zur Diskussion herangezogen.

Abbildung 7.1 zeigt eine lichtmikroskopische Aufnahme des diagonalen Querschnit-
tes eines monolithischen Wabenkatalysators nach dessen Einsatz in der CPOX unter
kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen. Dabei beobachtet man hin zum Katalysa-
torauslass stromabwirts eine schwarze Farbung des Washcoats. Diese Farbung ist

auf eine Abscheidung von Kohlenstoff zuriickzufiihren.

20
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Abbildung 7.1: Lichmikroskopische Aufnahme des diagonalen Querschnittes des Wa-
benkorpers nach dessen Einsatz in der CPOX.

In Ubereinstimmung mit der Simulation des Reaktionsgeschehens in der Gasphase

tritt Pyrolyse erst nach Beendigung des Umsatzues auf der Oberfliche auf.

Bereits nach den ersten Millimetern der Katalysatorlédnge ist die katalytische Partial-
oxidation beendet und es befindet sich noch ein betréchtlicher Anteil an Kraftstoff in
der Gasphase. Mit dem Erreichen kraftstoffreicher Reaktionsbedingungen wird kein
vollstdndiger Umsatz mehr erreicht. Der iiberschiissige Kraftstoff ist hohen Tempe-
raturen (700 — 900 °C) ausgesetzt und wird in dessen Folge thermisch zersetzt. Dies

fiihrt ferner zu einer erhohten Kohlenstoffabscheidung auf der Katalysatoroberfliche.

Dariiber hinaus sind in Abb. 7.1 Risse auf dem Washcoat zu erkennen. Sie entstehen
durch die Oberflichenspannung. Das Abbrechen der Katalysatorbeschichtung, im
mittleren und hinteren Bereich ist durch das Spalten des Wabenkdrpers wiahrend

der Priparation verursacht.
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Abbildung 7.2: Rufbildung und -abscheidung wéihrend der Reaktionsdurchfithrung
der katalytischen Partialoxidation.

7.2 Rufibildung und Abbrand

7.2.1 Ruflabscheidung

Nach Beendigung der CPOX Reaktion waren am hinteren Thermoelement des
Stromungsrohres Rufiablagerungen festzustellen. Insbesondere bei kraftstoffreiche-
ren Gemischen, d. h. mit zunehmendem C/O Verhéltnis, ist eine Zunahme der Ruf-

abscheidung beobachtet worden.

Abbildung 7.2 illustriert die Rufabscheidung auf dem Thermoelement nach der ka-

talytischen Partialoxidationsreaktion.

Die Rufprimérpartikeln beginnen erst nach Austritt aus dem Wabenkorper, nach
ca. 25 mm Weglinge, sich am Thermoelement und der Knalwand allméhlich auszu-

scheiden.

Die iiberwiegende Abscheidung des Rufses auf dem Thermoelment ist zum einen
von der Stromungsgeschwindigkeit und zum anderen von der Temperatur abhingig.
Bei hohen Temperaturen befinden sich die Rufsvorldufer wie Acetylen und Rufipri-
maérteilchen in gasformigem Zustand, so dass sie mit der Stromung in der Gaspha-
se weiter transportiert werden. Erst nach Erreichen der Kondensationstemperatur
beginnen Rufsvorlaufer und Rufbprimérpartikeln sich allmahlich als Feststoff auszu-

scheiden.
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7.2.2 Ruftabbrand

Die Kohlenstoffablagerungen auf dem Katalysator und die Russablagerungen am
Thermoelement wurden durch Oxidation mit Sauerstoff entfernt. Die abgeschie-
dene Rubmenge wurde mittels TPD (Temperature-Programmed Desorption;
Temperatur Programmierte Desorption) quantifiziert. Hierzu wurde mit einem Vo-
lumenstrom von 1 SLPM (25% O, in N3) abgebrannt. Unterdessen wurde die Tem-
peratur mit 20 K/min bis auf 680 °C erhoht. Durch Oxidation mit Sauerstoff wird
die Kohlenstoffablagerung entfernt. Es wurden die gebildeten Oxidationsprodukte
COg, HyO und CO mit dem FT-IR-Spektrometer aufgezeichnet. Anschlieftend wur-
de die Gesamtmenge des abgeschiedenen Kohlenstoffs durch Integration der Kurven

bestimmt.

In Abbildung 7.3 bis 7.8 ist der zeitliche Verlauf der Konzentration des gebildeten
COqund Hy0O bei Variation des C/O Verhéltnisses von C/O = 1,0 bis C/O = 2,0
wiedergegeben. Die Konzentration von CO ist nicht beriicksichtigt, weil es vernach-

lassighar gering ist (20 ppm).

Die Entstehung von H,O ist erst ab C/O > 1,8 nachweisbar (Abb. 7.7). Dies ist auf
die erh6hte Abscheidung von Ruf zuriickzufiihren, so dass die H,O Konzentration
ins Gewicht fillt. Bei steigendem Krafftstoffiiberschuss von C/O = 1,0 bis C/O =
2,0 ist eine vermehrte Bildung von COy zu sehen. Bei C/O = 1,8 und C/O = 2,0
sind fiir die COy Konzentration allerdings zwei Maxima zu beobachten, ein grofseres
bei 450 °C und ein kleineres bei 600 °C. Im Vergleich dazu werden in der Litera-
tur maximal drei solcher Maxima beobachtet und verschiedenen Kohlenstoffarten
zugeordnet. Der bis 100 °C entfernter Kohlenstoff wird mit C, einem dreifach ge-
bundenen Oberflichenkohlenstoff zugeordnet. Im Temperaturbereich zwischen 100
°C und 300 °C wird der Kohlenstoff Cs einer amorphen Phase und bei Temperaturen
die iiber 300 °C gehen wird mit C, ein graphitischer Kohlenstoff, der aus adsorbier-
ten Sechsringen besteht, entfernt [47]. In Abbildung 7.3 liegen die Temperaturen der
entfernten Kohlenstoffmengen iiber 300 °C. Folglich handelt es sich hier um eine gra-
phitische Kohlenstoffablagerung, welches aus miteinander verkniipften Sechsringen

aufgebaut ist.
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Abbildung 7.3: Verlauf der CO5 und HyO Konzentration beim Abbrennen von Koh-

lenstoff mit einer Temperaturrampe von 20 K/min und TPD-Profil; aufgetragen fiir
das Verhiltnis C/O = 1,0.
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Abbildung 7.4: Verlauf der CO5 und HyO Konzentration beim Abbrennen von Koh-
lenstoff mit einer Temperaturrampe von 20 K/min und TPD-Profil; aufgetragen fiir

das Verhéltnis C/O = 1,2.
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Abbildung 7.5: Verlauf der CO5 und H,O Konzentration beim Abbrennen von Koh-
lenstoff mit einer Temperaturrampe von 20 K/min; aufgetragen fiir das Verhiltnis

C/O = 1,4.
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Abbildung 7.6: Verlauf der CO5 und HyO Konzentration beim Abbrennen von Koh-

lenstoff mit einer Temperaturrampe von 20 K/min und TPD-Profil; aufgetragen fiir
das Verhiltnis C/O = 1,6.
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Abbildung 7.7: Verlauf der CO5 und HyO Konzentration beim Abbrennen von Koh-

lenstoff mit einer Temperaturrampe von 20 K/min und TPD-Profil; aufgetragen fiir
das Verhiltnis C/O = 1,8.
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Abbildung 7.8: Verlauf der CO5 und HyO Konzentration beim Abbrennen von Koh-
lenstoff mit einer Temperaturrampe von 20 K/min und TPD-Profil; aufgetragen fiir

das Verhiltnis C/O = 2,0.
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7.2.3 Rufibildungsgeschwindigkeit

Durch Integration der Kurven in Abbildung 7.3 bis 7.9 ist die Gesamtmenge an ab-
geschiedenem Kohlenstoff bestimmt und die Rufbildungsgeschwindigkeit rpz,z nach
GL. [5.5] berechnet. Die Rukbildungsgeschwindigkeiten rg,z sind in Abbildung 7.8
gegen die bei der katalytischen Partialoxidation eingestellten C/O Verhéltnisse auf-

getragen.

Die wesentlichen Einflussfaktoren auf die Rufbildungsgeschwindigkeit sind zum
einen die Verweilzeit des Bennstoffes i-Oktan, die Temperatur und die Eduktzu-
sammensetzung. Die Verweilzeit ist, aufgrund der konstant gehaltenen Stromungs-
geschwindigkeit von 4 SLPM als Einflukfaktor auszuschliefen. Die Abscheidung ist
fiir Temperaturen iiber 500 °C nicht oder leicht von der Temperatur abhéngig [31].
Da bei der Reaktionsdurchfiihrungen der katalytischen Partialoxidation Temperatu-
ren zwischen 700 °C — 800 °C erreicht worden sind, ist der Einfluss der Temperatur

auf die Rufbildungsgeschwindigkeit nicht zu beriicksichtigen.

Die Rufbildungsgeschwindigkeit ist ausschlieflich von der Eduktzusammensetzung
abhéngig. Einen fundierten Einblick zu diesem Einfluss gibt Abbildung 7.9 und 7.10

wieder.

7.2.4 Charakterisierung des Rulies

Kohlenstoffablagerungen kénnen auch nach ihren Wasserstoffgehalt in zwei Kate-
gorien eingeteilt werden. Demnach werden Ablagerungen, die relativ hohe mola-
re Mengen an Wasserstoff besitzen, so das das Verhéltnis ny/nc (Teilchenzahl
H/Teilchenzahl C) zwischen ny/ne = 1,5 bis ny/ne = 2,0 betrédgt, als , weik* be-
zeichnet. Diese ,weike“ Ablagerung (auch als ,weiche* Ablagerung kennzeichnet)
wird zumeist bei niedrigeren Temperaturen gebildet und ist durch Oxidation mit
Sauerstoff oder Reduktion mit Wasserstoff leicht entfernbar. Im Gegensatz dazu
enthalten ,schwarze* (bzw.  harte*) Ablagerungen wenig Wasserstoff, so das die
ny /nc-Verhéltnisse bei ny /ne < 1,0 liegen. Insbesondere werden , schwarze Abla-

gerunge bei hohen Temperaturen gebildet und sind schlecht entfernbar [31].
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Abbildung 7.9: Verhéltnis des als Rufs abgeschiedenen Brennstoffs bezogen auf den
molaren Fluss.

Um einen fundierten Einblick iiber die Zusammensetzung des abgeschiedenen Rufes
zu gewéhrleisten wurden die ny/nc Verhéltnisse der Rufablagerung bestimmt. In

Abbildung 7.11 sind die Verhéltnisse ny/nc gegen den C/O-Verhiltnis aufgetragen.

Der Wasserstoffgehalt des abgeschiedenen Rufes fillt ab C/O = 1,0 von ny/nc =
0,08 auf ny/ne = 0,01 bei C/O = 2,0 ab. Von C/O = 1,0 bis C/O = 1,6 ist ein
starker Abfall des ny /nc-Verhiltnis zu beobachten. Ab C/O = 1,6 bis C/O = 2,0
nimmt jedoch der ng/nc-Verhiltnis nahezu einen konstanten Verlauf. Alle ng /ne-
Verhiltnisse liegen damit unter 1,0. Folglich handelt es sich hier um eine ,,schwarze*

Ablagerung.
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Abbildung 7.10: Geschwindigkeit der Rufbildung in Abhingigkeit der CPOX von
i-Oktan bei Variation des C/O Verhéltnisses.
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Abbildung 7.11: Verlauf der ny/nc Verhiltnisse des Rufes, aufgetragen gegen den
C/O Verhiltnis.



Kapitel 8

Zusammenfassung und Ausblick

In der vorliegenden Arbeit wurde die katalytische Partialoxidation von i-Oktan an
einem mit Rhodium beschichteten Wabenkatalysator in einem Strémungsrohr unter
kraftsoffreichen Reaktionsbedingungen untersucht. Die Arbeit dient dem Ziel, das
Reaktionsgeschehen anhand der, mit verschiedenen analytischen Messverfahren er-
mittelten, Produktkonzentrationen aufzukliaren und die Schaffung einer experimen-
tellen Grundlage fiir eine detaillierte Modellierung des komplexen Gesamtprozesses
am monolithischen Katalysator zu ermdglichen. Zum Erhalt einer abgeschlossenen

Untersuchung wurde der Verkokungsprozess und die Russbildung erforscht.

Das verwendete Versuchsanlage ermoglicht eine detaillierte Untersuchung der kata-
lytischen Partialoxidation, auch unter kraftstoffreichen Reaktionsbedingungen. Der
Kern der Versuchsanlage ist das Stromungsrohr, das aus Quarzglas mit einem Au-
fsendurchmesser von 21 mm und einer Lange von 550 mm fiir die Versuchsdurchfiih-
rung angefertigt wurde. Zur Durchfiihrung der katalytischen Partialoxidation sind
im Stromungsrohr nacheinander ein unbeschichteter Schaummonolith (AlyO3), ein
mit Rh/Al,O3 beschichteter Wabenkatalysator (900 cpsi) und ein unbeschichteter
Wabenkorper aus Cordierit angeordnet. Die Gase i-Oktan, Sauerstoff und Stickstoff
wurden in den Reaktor geleitet und nach der Reaktion mit FT-IR-Spektrometer,
Massenspektrometer (H-Sense) und GC-MS analysiert.

Zur Bestimmung der Grofen Umsatz und Selektivitdt wurde der Gesamtvolumen-

strom durch Zugabe eines definierten Volumenstroms von Wasserstoff (als Stof-
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markierung) ermittelt. Zur Aufklirung des Reaktionsgeschehens unter den gewihl-
ten Randbedingungen wurde der Umsatz, die Reaktionstemperatur am Katalysa-
toraustritt, sowie die Konzentrationen der Reaktionsprodukte in Abhingigkeit vom
C/O Verhiéltnis gemessen und graphisch aufgetragen. Zum besseren Verstandnis des
Gesamtprozess wurde die Selektivitidt der H und C Atome berechnet und zu den

ablaufenden Reaktionen in Beziehung gesetzt.

Es wurde eine langsame Abnahme der Reaktionstemperatur beobachtet. Im Be-
reich C/O = 0,8 - 2,0 ging der Umsatz der CPOX von i-Oktan von 99% auf 62%
zuriick. Der stetige Abfall der CO und Hy; Konzentration ist auf die limitierten
Sauerstoffmengen zuriickzufiihren. Das Maximum der Wasserstoffkonzentration und
-ausbeute liegt bei C/O = 1,0 auf 65 mmol/l bzw. 94%. Aus den leicht erhéhten
Konzentrationen von HyO und COs bei C/O = 0,8 kann man schliefen, dass die
katalytische Partialoxidation mit der Totaloxidation auch bei sauerstoffreichen Re-

antionsbedingngen konkurriert.

Um einen genaueren Kinblick in das Reaktionsgeschehen der CPOX unter kraftsoft-
reichen Bedingungen zu ermdéglichen, wurden die C Selektivitit der Zersetzungspro-
dukte (Chracking Produkte) ermittelt. Die Ergebnisse zeigen, dass unter kraftsoff-
reichen Reaktionsbedingungen Gasphasenreaktionen an Bedeutung gewinnen. Es
entstehen thermischen Zersetzungsprodukte wie i-Butylen, Propylen, Ethylen und
Ethan. Die Entstehung dieser a-ungesittigten Kohlenwasserstoffe ist mit einem
Durchbruch von i-Oktan gebunden; die Pyrolyse setzt sich bei C/O = 1,0 ein. Zur
Erklarung des Bildungsprozesses dieser Zersetzungsprodukte konnen Radikalreaktio-
nen [48] herangezogen werden. Dariiber hinaus gehort Methan zu den dominieren-
den Nebenprodukte bei der katalytischen Partialoxidation. Wahrend die Produkte
der thermischen Zersetzung von i-Oktan erst bei Kraftstoffiiberschuss beobachtet

werden, beginnt die Bildung von Methan bereits bei geringem Sauerstoffiiberschuss
(C/O > 0,8).

Zur Untersuchung der Verkokung wurde eine lichtmikroskopische Aufnahme zur Dis-
kussion herangezogen. Unter kraftstoffreichen Bedingungen war eine erh6hte Kohlen-
stoffabscheidung auf der Katalysatoroberflache zu beobachten. Zum Katalysatoraus-
lass hin (stromabwérts) wurde eine schwarze Farbung des Washcoats beobachtet.

Diese Farbung ist auf eine Abscheidung von Kohlenstoff zuriickzufiihren.
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Ferner wurde eine Abscheidung des Rufses auf dem Thermoelment festgestellt; der
abgeschiedene Rufs wurde mittels TPD analysiert. Die Ergebnisse zeigen, dass es sich
hier um eine graphitische Kohlenstoffablagerung handelt. Die Geschwindigkeit der
Rufsbildung r g, wurde fiir eine erweiterte Untersuchung der katalytischen Partial-
oxidation ermittelt. Dabei ist der exponentielle Anstieg von rg.g auf die Eduktzu-
sammensetzung zuriickzufithren. In dieser Arbeit wurden die ny /nc-Verhiltnisse
der Rubablagerung bestimmt. Aus den Ergebnissen der ny /nc-Verhiltnisse konnte

gezeigt werden, dass es sich um eine ,,schwarze* Ablagerung handelt.

Die im Rahmen dieser Arbeit verwendete Versuchsapparatur ermdglicht die detail-
lierte Untersuchung der katalytischen Partialoxidation von i-Oktan unter kraftstoff-
reichen Reaktionsbedingungen auf Rhodiumkatalysator. Die Ergebnisse zeigen fer-
ner die Notwendigkeit dieser experimentellen Daten zur Aufkldrung des Reaktions-

geschehens in der Gasphase und auf der Oberfliche des Katalysators.
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Symbolverzeichnis
Symbol Beschreibung Einheit
0; Bedeckungsgrad der Spezies i —
Nads Anzahl der besetzten Adsorptionsstellen -
N Anzahl der vorhandenen Adsorptionsstellen —
Kads Adsorptionskonstante st
r Reaktionsgeschwindigkeit mol /s
D Partialdruck bar
I Intensitat des transmittierten Lichtes W /m?
Iy Intensitat des einfallenden Lichtes W /m?
E Extinktion —
€y molare dekadische Extinktionskoeffizient 1/mol cm
[ Weglange cm
Ci Konzentration der Spezies i mol /m?
v Wellenzahl cm ™!
Vges Gesamtvolumenstrom 1/min
Vi, Volumenstrom von Wasserstoft 1/min
X; Umsatz —
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Symbol Beschreibung Einheit

n; Teilchenzahl der Spezies i mol

Tges Gesamte Reaktionslaufzeit min

T Rufk Rufbildungsgeschwindigkeit mmol/min
S Selektivitat —

Vi stochiometrischer Koeffizient der Spezies i —

H Enthalpie J
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