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Kurzfassung

Aufgrund des stetig steigenden Weltenergiebedarfs und der limitierten Vorréte der fossilen
Energietrager, wie Erdol und -gas, ist es erforderlich, bestehende Energiegewinnungsprozesse
zu optimieren bzw. neue zu erforschen. Hierzu gehort die Verbesserung der Partialoxidation
von Kohlenwasserstoffen an Rhodium bzgl. Kinetik, Ausbeute und Selektivitat der
gewdinschten Produkte.

Die Kenntnis des oberflachenkinetischen Ph&nomens der katalytischen Zindung bei der
Entwicklung von Reaktionsmechanismen fir Kkatalytische Prozesse, so auch bei der
Partialoxidation von Kohlenwasserstoffen. Fir die Detektion und Erforschung der
katalytischen  Zundung unter Ausschluss von Gasphasenreaktionen wird eine
Staupunktstromungsanlage verwendet. Aufgrund der besonderen Anordnung des Katalysators
und der Stromungsfuhrung innerhalb dieses Reaktors sind die Variablen (Temperatur,
Gaszusammensetzung) naherungsweise nur von dem Abstand zum Katalysator abhangig.

Die in dieser Arbeit durchgefiihrten Zund-und LOschexperimente der Oxidationen von
Kohlenstoffmonoxid, Wasserstoff, Methan und Propan an Rhodium ermdglichen eine
Interpretation des Oberflachenmechanismus vor, wéhrend und nach der Kkatalytischen
Zundung. Mit Hilfe von Grenzschichtmessungen und der Simulation dieser Grenzschicht
kénnen géngige Oberflachenreaktionsmechanismen auf ihre Gultigkeit Gberprift werden.

Fir das Zindverhalten der Oxidation von Kohlenstoffmonoxid an Rhodium wurde ein
analoges Verhalten im Vergleich zu Platinkatalysatoren gefunden. Mit steigender
Brennstoffkonzentration wird die Zindtemperatur groer. Ein gegenlaufiges Verhalten wurde
im Rahmen dieser Forschungsarbeit flir Wasserstoff, Methan und Propan beobachtet. Das
Ziundverhalten von Wasserstoff an Rhodium ist demnach gegensétzlich zum Ziindverhalten an
Platin, was in der Literatur bisher nicht bekannt ist. Auf Basis dieser Ergebnisse kdénnen
bestehende Reaktionsmechanismen der Kkatalytischen Partialoxidation verschiedenster

Brennstoffe bzgl. ihres Adsorptionsverhaltens an Rhodium verbessert werden.
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1 Einleitung

1.1 Hintergrund

Aufgrund der stetig steigenden Nutzung fossiler Brennstoffe sowie deren begrenzter
Verfligbarkeit ist es erforderlich, die Energiegewinnung aus Kraftstoffen so effizient wie
moglich zu gestalten. Allein in Deutschland ist der Energieumsatz im Jahr 2010 im Vergleich
zum Vorjahr um 3,7 % angestiegen. In einem Forschungsbericht von Combarnous und
Prieur' wurde ein Weltjahresumsatz von 9600 Mtoe * im Jahr 2003 auf Basis einer
Weltbevolkerung von 6,5 Mrd. Menschen berechnet, was einem Energiewert von
111,65 TWh/a entspricht. Hierbei hat Deutschland einen Anteil am Weltjahresumsatz in Hohe
von ca. 4% inne . Abbildung 1.1 zeigt die Entwicklung des Umsatzes von diversen
Energietragern vom Beginn der 1970er Jahre bis zum Jahr 2008. Der Anteil der fossilen

Energietrager Kohle, Ol und Gas lag im Jahr 2008 bei 67 %!

Weltenergieverbrauch [Mtoe]

0
1971 1975 1979 1983 1987 1991 1995 1999 2003 2008
Tahr

B Coal/peat B oil Gas
3 Combustible renewables 3 Electricity EE Other

Abbildung 1.1: Entwicklung des Weltjahresumsatzes von 1971 bis 2008 in Mtoe bezogen auf
Energietrager™

Der Hauptgrund flr diesen Trend ist, dass Entwicklungs- und Schwellenlander, wie Indien

und China, ihren Energieumsatzwert jahrlich stark vergroRern. So hat China beispielsweise

! Mtoe = Mega-Tonnen Oleinheiten
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seinen Anteil am Weltjahresumsatz von 1973 bis 2008 mehr als verdoppelt™. Mit 3502 Mtoe
ist Ol im Jahr 2008 der am haufigsten genutzte Energietrager, wobei 61,4 % des Ols fiir den
Sektor Transport verwendet werden (vgl. Abb. 1.2). In diesem Sektor ist die Erforschung von
effizienten Energiegewinnungsmethoden, wie zum Beispiel die Verbrennung der
Olfolgeprodukte (Benzin, Diesel, Kerosin, etc.), von groBer Bedeutung. In diesem Bereich

haben Einsparungen den groRten Effekt auf den Gesamtumsatz.

Mon-energy ']g _l;??

use
16.2%

Cthar®

12.0% —  — Tronspod
3 502 Mtoe

Abbildung 1.2: Aufteilung des Weltdlumsatzes in Umsatzsektoren im Jahr 2008 !

Eine effiziente Methode zur Energiegewinnung aus Erdgasfolgeprodukten ist die katalytische
Partialoxidation (CPOX) von Kohlenwasserstoffen zur Darstellung von Synthesegas. Dieses
Gasgemisch aus CO und H; ist ein wichtiges Zwischenprodukt u.a. zur Herstellung von
Grundchemikalien. Von Synthesegas ausgehend kann beispielsweise Methanol (GI. 1.1) oder,
nach Abspaltung von CO, lber das Haber-Bosch-Verfahren die wichtige Grundchemikalie
Ammoniak (Gl. 1.2) dargestellt werden®.

CO + 2H, 5 CH;0H (1.1)

N, + 3H, = 2NH, (1.2)
Ein Ausgangsmaterial flr Synthesegas ist Methan, der Hauptbestandteil von Erdgas. Hierbei
sind ua vier Syntheserouten  moglich:  Trockenreformierung  (GI. 1.3)"°,
Wasserdampfreformierung (Gl. 1.4)% die katalytische Partialoxidation (Gl. 1.5)™*! und

die autotherme Reformierung (GI. 1.6)*%*71,

CH, + CO, = 2C0 + 2H, (1.3)
CH, + H,0 = CO + 3H, (1.4)
CHy +0, 5 CO + 2H, (1.5)
CHy + Hy0 +20, = CO, + 3H, (1.6)

In der Literatur wird auch Uber weitere Ausgangsprodukte fur die Partialoxidation werden

neben Methan auch aktuelle Kraftstoffe wie Ethanol™®?% oder andere Alkohole™! iso-
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Oktant?2! Kerosin® und Diesel bzw. hhere Kohlenwasserstoffe®?°! berichtet. Neben der
Hauptanwendung der katalytischen Partialoxidation, der Darstellung von Synthesegas, wird
auch Uber Syntheserouten von hoheren Kohlenwasserstoffen zu Olefinen, Alkoholen und
Ethern berichtet 2”2, Mit dem gewonnenen Wasserstoff konnen beispielsweise mobile
Brennstoffzellen in Kraft- oder Lastfahrzeugen in sogenannten Auxilary Power Units (APU)

zur Erzeugung von elektrischem Strom betrieben werden 203,

Zur weiteren Optimierung oben genannter Prozesse und zum Verstandnis der Interaktion
zwischen Reaktionsgasen und dem Katalysator sind umfassende Kenntnisse bzgl. Kinetik und
Mechanismen der komplexen Reaktionsnetzwerke erforderlich. Dabei werden idealisierte
Laborreaktoren, wie z.B. der Staupunktstrémungsreaktor, verwendet® 33, In einem solchen
Reaktor trifft das Gas senkrecht auf eine beheizbare katalytische Oberflache, auf der es
gleichmaRig abgefuhrt wird. (vgl. Abb. 1.3)

X=0

F W *x-—-L

§ — e A— ——

Abbildung 1.3: Zeichnung der modellierten Staupunktstrémung 2!

Durch die gleichmaRige Beheizung der Oberflache und einer begradigten Strémung mit hoher
Geschwindigkeit ist die Gaszusammensetzung und Temperaturverteilung direkt an der
Oberflache (x =0) radial nahezu konstant. Die Gaszusammensetzung und die Temperatur
sind somit lediglich abhé&ngig von der Distanz zum Katalysator, was eine Berechnung dieser
Variablen und des Stromungsfelds wesentlich vereinfacht. Der Einlass (x = L) des Reaktors
kann auf 30-80 °C thermostatiert werden, wodurch Gasphasenreaktionen vernachlassigt
werden konnen, die bei wesentlich hdheren Temperaturen stattfinden. Auf diese Weise

kdnnen oberflachenkinetische Reaktionsmechanismen unter Ausschluss von
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Gasphasenreaktionen auf Gultigkeit Gberpruft werden (vgl. Kapitel 2.2). Technisch wurde der

Reaktor von McGuire et al. realisiert (Abb. 1.4).

Thermocouple —_ 5
Ceramic :
housing

Catalyst
layer

HOt\‘
oil
>

Exhaust
port

Hot circulating oil

Support

pedestal Ceramic housing

Cast ceramic

Microprobe

to mass
spectometer

Hot oil

surface

Porous frit

chamber
/

Reactant feed

Abbildung 1. 4: Graphische Darstellung des technisch realisierten
Staupunktstrémungsreaktors von McGuire et al.[®

Ein wichtiges oberflachenkinetisches Phanomen, das mit Hilfe dieses Reaktors untersucht
werden soll, ist die katalytische Ziindung. Sie stellt einen wesentlichen Bestandteil der
Forschung auf dem Gebiet der Reaktionsmechanismen dar. Per Definition ist die katalytische
Ziindung der Punkt, an dem die von der chemischen Reaktion freigesetzte Warme ausreicht,
um die Temperatur des Systems ohne zusétzliches Heizen konstant zu haltent®?,
Zundexperimente mit definiertem Sauerstoff zu Brennstoffverhéltnis sind in der Literatur vor
allem fur Platin zu finden. Rinnemo et al.®* untersuchte sowohl die Ziindung der CO-
Oxidation an Platin, in Kooperation mit Deutschmann et al. % zudem die der H,-Oxidation,
ebenfalls an Platin. Zind- und Loschexperimente der CH4-Oxidation und der H,-Oxidation
wurden von Behrendt et al. ®® durchgefiihrt. Veser et. al.®” erforschten das Ziindverhalten

der Oxidation von Methan, Ethan, Propan und Isobutan an Platin. Zusatzlich wurde die

4
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Abhangigkeit der Ziindtemperatur vom verwendeten katalytisch aktiven Metall (Pt, Pd, Rh,
Ir) untersucht.

Im Gegensatz zu Platin sind umfassende Untersuchungen fir Rhodiumkatalysatoren
beziiglich Zindtemperatur von definierten Brennstoff/Sauerstoff-Mischungen rar. Obwohl
Rhodium als Katalysator im Bereich der CPOX breite Anwendung findet, ist das
Zundverhalten der Oberflachenreaktionen bei der katalytischen Oxidation von Brennstoffen
nur unzureichend erforscht. Lediglich Veser et al.*”) untersuchten die Ethanoxidation an
Rhodium, Vlachos et al.*®! die CO-Oxidation und H,-Oxidation, jedoch ohne Angabe des
Brennstoff/Sauerstoff-Verhéltnisses.
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1.2 Aufgabenstellung

Im Rahmen dieser Diplomarbeit wird das Zindverhalten der Oxidation verschiedener
Brennstoffe an Rhodium untersucht. Hierzu wird die Zind- und L&schtemperatur der
Oxidation von Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid, Methan und Propan als Funktion der
Gaszusammensetzung an einem Rhodiumkatalysator in einem Staupunktstromungsreaktor
gemessen. Fir jede Reaktion werden Grenzschichtmessungen fir eine ausgewéhlte
Gaszusammensetzung durchgefihrt, damit gangige Reaktionsmechanismen der betrachteten
Oxidationen mit dem Programm SPIN auf ihre Gultigkeit Gberprift werden koénnen. Im
Anschluss an die Grenzschichtmessungen werden fur die Reaktionen von Methan und Propan
mit Sauerstoff Verkokungsmessungen von ca. 6 h durchgefiihrt. Diese Verkokungsmessungen
sollen die Veranderung im Umsatz der Reaktion im Zeitverlauf zeigen. Anhand dieser
Untersuchungen kann zur Aufklarung der Reaktionsmechanismen fir die katalytische
Oxidation von Kohlenwasserstoffen beigetragen werden. Zusétzlich werden die selbst
praparierten Katalysatoren mit Hilfe von Rasterelektronenmikroskopie auf Reproduzierbarkeit

bzgl. Schichtdicke, Geometrie und Katalysatorpartikelverteilung untersucht.



2 Theoretische Grundlagen

2.1 Mechanismus der katalytischen Oxidation bzw. Partialoxidation von
Methan

Im Folgenden wird der Mechanismus der Reaktion von Methan mit Sauerstoff an
Katalysatoren mit Hilfe der bekanntesten Haupt- und Nebenreaktionen erlautert. Dieser
Mechanismus ist prinzipiell auch auf die htheren Kohlenwasserstoffe anwendbar, obwohl bei
diesen bei hoher Temperatur noch weitere Nebenreaktionen stattfinden konnen, wie die
Dehydrierung zu Olefinen oder die Oxygenierung zu Alkoholen oder Ethernt?2],

Es kénnen neben der Partialoxidation (Gl. 2.2) und der Totaloxidation von Methan (GlI. 2.1)
auch Folgereaktionen mit den Produkten dieser Oxidationen erfolgen. Die Reaktion von
Methan und dem Totaloxidationsprodukt Wasser ist als Wasserdampfreformierung (GlI. 2.3)!"
01 pekannt. Die Trockenreformierung mit dem anderen Totaloxidationsprodukt
Kohlenstoffdioxid filhrt zu den gleichen Produkten (GI.2.4)%®. Die autotherme
Reformierung stellt eine Kombination aus Wasserdampfreformierung und Partialoxidation

dar***1(GI. 2.5).

CH, + 20, = CO, + 2H,0 (2.1)
CH, +-0; 5 CO + 2H, (2.2)
CH, + H,0 = CO + 3H, (2.3)
CH, + CO, = 2CO + 2H, (2.4)
CH, + Hy0 +5 0, 5 CO, + 3H, (2.5)

Aus den Produkten der Partialoxidation ist eine anschliefende Oxidation zu den Produkten
der Totaloxidation mdglich (Gl. 2.6, Gl. 2.7). Die Ausbeute an Wasserstoff kann durch Zusatz
von Wasser erhoht werden. Die sogenannte Wassergas-Shift-Reaktion konvertiert das
Kohlenstoffmonoxid des Synthesegases zum Kohlenstoffdioxid und einem Aquivalent
Wasserstoff (Gl. 2.8)%3% SchlieRlich kann CO, mit Kohlenstoffablagerungen am
Katalysator in der Boudouard-Gleichgewichtsreaktion zu zwei Aquivalenten CO reagieren
(Gl. 2.9).
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2H, + 0, = 2H,0 (2.6)
2C0 + 0, = 2C0, (2.7)
CO + H,0 = CO, + H, (2.8)
2C0 = CO, + C (2.9)

Die Simulation des Oxidationsmechanismus des einfachsten Kohlenwasserstoffs umfasst
demnach mindestens 9 Reaktionspfade. Aufgrund der Auflésung dieser Kkatalytischen
Reaktionen zu 38 Elementarreaktionen (vgl. Anhang C, S. XXXIV) an der katalytischen
Oberflache inkl. Adsorption und Desorption aller Reaktionsgase ist die Entschliisselung des
vollstandigen Reaktionsmechanismus komplex. Da bei héheren Kohlenwasserstoffen noch
weitere Reaktionspfade hinzukommen, vervielfacht sich die Anzahl der zu simulierenden

Elementarschritte erheblich.

Zum besseren Verstandnis einzelner Teilreaktionen, wie beispielsweise der Oxidation von
Kohlenstoffmonoxid und Wasserstoff, ist es unumgénglich, diese Reaktionen einzeln zu
betrachten und  oberflachenmechanistische  Untersuchungen  durchzufiihren.  Die
Grundlagenuntersuchungen zur katalytischen Ziindung dieser Brennstoffe tragen dazu bei,
den Mechanismus der Oxidation von Methan bzw. hoheren Kohlenwasserstoffen besser zu

verstehen.
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2.2 Katalytische Ziindung

Die Ziindung einer chemischen Reaktion ist nach Rinnemo et al.*> *? definiert als der
Ubergang wvon einem Kinetisch-kontrollierten Pra-Zindzustand zu einem transport-
kontrollierten Post-Ziindzustand bei einer katalytischen exothermen Reaktion darstellt. Damit

eine Reaktion zlindet, muss die sogenannte Frank-Kamenetskii-Ziundbedingung (GI. 2.1)

erfullt sein:
dQ,
b 21
aT @1)
Y Frank-Kamenetskii-Faktor /
Qc freigesetzte Reaktionswarmemenge J
Q Warmeverlust J
T Temperatur °C

Q¢ bzw. Q;sind die temperaturabhéngigen Terme der freigesetzten Reaktionswarme bzw. der
Warmeverluste. Ist die Zindbedingung mit y>1 erfullt, so fallt das System in den
Zundungszustand, da der Uberschuss an Reaktionswarme im Vergleich zu den

Warmeverlusten das System erhitzt.

2.2.1 Experimentelle Anordnung

Prinzipiell werden in der Literatur zwei Arten von Reaktoren zur Untersuchung des
katalytischen Zundverhaltens einer Reaktion verwendet. Zum einen wird eine Anordnung mit
einer katalytischen Folie (oder eines Drahtes), die gleichzeitig Katalysator, Thermoelement
und Heizung ist, fiir Grundlagenforschungen bzgl. Ziindtemperaturbestimmung verwendet.
$7.411 7um anderen kommt der Festbettreaktor zum Einsatz, der hauptsachlich verwendet wird,
um den Zustand des Katalysators per in-situ-Spektroskopie zu erforschen™® 42, Zudem ist die
Produktgasverteilung des Abgases in diesem Reaktor durch Verwendung einer zeitlich
aufgelosten Analytik direkt detektierbar. Um eine katalytische Zindung in Form einer
plétzlichen Anderung des Temperaturgradienten nachweisen zu konnen, bedarf es

experimenteller Versuchsanlagen, die eine genaue Messung der Temperatur an der
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katalytischen Oberflache erlauben. Die Heizung sollte méglichst am Katalysator lokalisiert
sein, damit Gasphasenreaktionen, die im Vorfeld der Oberflachenreaktionen stattfinden
kénnten, ausgeschlossen werden kénnen. Meistens wird hierfir eine Anordnung verwendet,
bei der das katalytische Metall in Form eines Drahtes ! oder einer Folie *¢*") iiber Anlegen
eines elektrischen Stroms als Widerstandheizung direkt beheizt wird, ohne einen Ofen zu
benutzen. Anhand der schrittweisen Erh6hung der Oberflachentemperatur durch Einstellung
der elektrischen Spannung kann der Zindpunkt bestimmt werden. Es kann ein plétzlicher
Temperaturanstieg am Zundpunkt beobachtet werden. Die Versuchsanordnung mit Folie ist in
Abb. 2.1 dargestellt. Hier stromt das Reaktionsgas senkrecht zur Folie aus katalytisch aktivem
Metall, wobei die Temperatur der Folie mit einem Thermoelement genau gemessen werden
kann. Diese staupunktahnliche Anordnung minimiert die von Cho und Law “! postulierte
Abhéngigkeit der Zindtemperatur von den Strémungseigenschaften. Hierzu gehort die
Ausbildung einer Grenzschicht oder das Auftreten einer Rickvermischung im Nachstrom bei
hohen Reynoldszahlen. Diese Phdnomene konnen die Interpretation der experimentellen
Daten erheblich erschweren.

Andererseits ist es wiederum mdoglich, die katalytische Ziindung in einem Festbettreaktor, der
mit einem elektrischen Ofen beheizt wird, zu untersuchen. Hier ist jedoch keine direkte
Messung der Temperatur am Katalysator moglich, da entlang des Katalysators ein
Temperaturgradient vorliegt. Als Zindpunkt kann hier der Punkt definiert werden, an dem
sich die Produktgaszusammensetzung plétzlich andert. Alternativ ist die Zindung der Punkt,
ab dem der Reaktor autotherm, also ohne duReres Beheizen durch den Ofen, betrieben werden
kann. Der Vorteil des Festbettreaktors ist, dass er der technischen Anordnung ndher kommt,
die Produktzusammensetzungen genauer verfolgbar sind und der Zustand des Katalysators
bzgl. Verkokung, Oxidationsstufe und Adsorptionsverhalten mit Hilfe von verschiedenen
Spektroskopiearten in-situ charakterisiert werden kann. Allerdings sind die Entschliisselung
des Reaktionsmechanismus an der Oberflache oder die Bestimmung der Zundtemperatur

besser mit der Folien- bzw. Drahtanordnung zu bewerkstelligen.
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e

Abbildung 2.1: links: Zeichnung eines experimentellen Aufbaus zur Detektion der

katalytischen Ziindung von Behrendt et. al.1**! rechts: Schema einer Staupunktstrémung !

2.2.2 Abhéangigkeit von Art und Konzentration des Brennstoffs

Aufgrund des unterschiedlichen Adsorptionsverhaltens verschiedener Brennstoffe, wie
Wasserstoff, Kohlenwasserstoffe, aber auch Kohlenstoffmonoxid, liegt es nahe, dass das
Zindverhalten stark abhangig ist von der Art und der Konzentration des Brennstoffs. Dies
wurde bereits in vielen Veroffentlichungen zu diesem Thema beschrieben. Bei einer
steigenden Brennstoffkonzentration der geséttigten Kohlenwasserstoffe wurden abnehmende

(3637 41 Fiir die Oxidation der

Zindtemperaturen an Pt-Katalysatoren beobachtet
Kohlenwasserstoffe an Pt gilt die Annahme, dass Sauerstoffmolekiile aufgrund ihres gréfieren
Haftkoeffizienten die Oberflache vor der Ziindung bedecken und mit steigender Temperatur
desorbieren. Mit zunehmender Brennstoffkonzentration wird die Wahrscheinlichkeit grofier,
dass die zur Reaktion bendtigten Brennstoffmolekiile adsorbieren, dissoziieren und mit dem
Oberflachensauerstoff reagieren. Die Zundtemperatur wird mit steigendem Brennstoffgehalt
im Reaktionsgas geringer, da die Wahrscheinlichkeit gréer wird, dass Brennstoffteilchen
freigewordene Adsorptionsplatze besetzen und eine Oberflachenreaktion stattfinden kann. Ein
gegensétzlicher Trend in der Abhéngigkeit der Zundtemperatur von der Konzentration der
Brennstoffe Kohlenstoffmonoxid, Wasserstoff oder Alkene wurde in den Forschungen von
Rinnemo et al.*¥!, Behrendt et al.”*®, sowie Cho und Law “* gefunden. Als Hauptgrund wird
der hohere Haftkoeffizient der Brennstoffe an Platin im Vergleich zum Sauerstoff angefihrt.
Hier ist die Oberflache vor der Ziindung mit Brennstoffmolekilen bedeckt, die mit steigender

Temperatur desorbieren und freie Adsorptionsplatze fir Sauerstoffmolekiile zur Verfligung
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stellen. Mit steigender Brennstoffkonzentration in der Gasphase ist es unwahrscheinlicher,
dass die zur Reaktion notigen Sauerstoffmolekiile adsorbieren. Somit muss mehr Energie
zugefiihrt werden, um die Reaktion zu initileren, was sich anhand einer hoheren

Zundtemperatur beobachten l&sst.

Es ist fur die Oxidation des Brennstoffs notig, dass die Molekule an der Oberflache adsorbiert
sind, was dem Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus einer katalysierten Reaktion entspricht
441 Fur diese Reaktion miissen die Brennstoff- und die Sauerstoffmolekiile dissoziiert
werden. Somit kann das Zlindverhalten einer katalytischen Reaktion direkt mit der Starke der
intramolekularen  Bindung korreliert werden. Am Beispiel der Oxidation der
Kohlenwasserstoffe kann gezeigt werden, dass mit grof3erer C-H-Bindungsenergie mehr
Energie zur Spaltung der Bindung nétig ist. Somit steigt die Zundtemperatur, was durch

Experimente von Veser et al.*"! an Pt-Katalysatoren belegt wurde.

2.2.3 Abhangigkeit von der Art des Katalysatormetalls

Das Adsorptionsverhalten der Reaktionsgase wurde im vorigen Unterkapitel bereits erlautert,
jedoch sind fur die Erforschung der Adsorption die Eigenschaften des Katalysatormetalls
essentiell. In einer Studie von Ziauddin et. al. ! wurden fir die Ethanoxidation verschiedene
Metalle verwendet, um die Zindtemperatur mit den Katalysatoreigenschaften korrelieren zu
konnen. Hierbei wurde neben Pt, auch Pd, Rh, Ir, und Ni als Katalysator verwendet. In dieser
Studie wurde beobachtet, dass sich die Zindtemperaturen fir die gleiche Reaktion erheblich
voneinander unterscheiden.® Der Grund hierfir ist in erster Linie die unterschiedliche
Adsorptionsstarke der Metalle zu den Reaktanden. Des Weiteren kdénnen die Reaktanden die
aktive Oberflache des Metalls durch Verkokung oder Oxidbildung irreversibel vergiften, was
zu hoheren Zindtemperaturen fuhrt. Dies ist abhdngig von der Affinitadt des Metalls, eine
Bindung zu den Reaktanden auszubilden.

Ziauddin et al. ! zeigte weiterhin, dass die Zundtemperatur mit zunehmender Starke der
Sauerstoff-Metall-Bindung und zunehmender Oxidstabilitat aufgrund der stérker vergiftenden
Eigenschaften der Sauerstoffadsorption ansteigt.

Die Metalle Rh, Ir und Ni wechselwirken stark mit Sauerstoff, daher liegen die
Zundtemperaturen fir brennstoffarme (,,magere”) Bedingungen bei vergleichsweise hohen
Werten. Ni bildet beispielsweise auch bei brennstoffreichen (,,fetten) Bedingungen Oxide,
welche die katalytische Oberflache deaktivieren. Daher werden Rh, Ir und Ni in der Industrie

12



Kapitel 2 — Theoretische Grundlagen

héufig mit brennstoffreichen Gasmischungen eingesetzt. Pt hingegen wird aufgrund seiner
geringen Oxophilie im brennstoffarmen Bereich, aber auch im brennstoffreichen Bereich,
nicht deaktiviert.

13
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2.3 Modellierung
2.3.1 Modellierung der katalytischen Zindung

Die katalytische Zundung wird hdufig in der Staupunktstromungsanordnung untersucht. Zur
Simulation der katalytischen Zindung in der Staupunktstromung wird der heterogene
Reaktionsmechanismus verwendet B 3 41 da Gasphasenreaktionen wahrend der Ziindung
meist vernachldssigt werden konnen. Die Staupunktstromung bietet den Vorteil, dass das
Problem eindimensional behandelt werden kann. Dies vereinfacht die Berechnung der
Stromung erheblich (siehe Kapitel 2.2.3).

Trevino “* fand fiir die Oxidation von Methan an Pt unter Verwendung der Reaktionskinetik
von Schwiedernoch et al. ™ heraus, dass die Ziindtemperatur stark von den Adsorptionsraten
der Reaktanden abhéngt.

Des Weiteren wurde von Deutschmann et al.'™> ! die Partialoxidation von Methan mit Rh
beschichteten Monolithen mit Hilfe von heterogenen und homogenen Reaktionsmechanismen
simuliert. Es wurde hier beobachtet, dass die Oberflache vor der Zindung groRtenteils mit
Sauerstoffmolekiilen bedeckt war. Die Desorption von Sauerstoff, die durch hohe
Temperaturen begunstigt wird, ist daher der reaktionsbestimmende Schritt der katalytischen
Verbrennung. Somit werden aktive Zentren flr die Adsorption von Methan nur bei hoheren

Temperaturen frei und die Zindung der Reaktion findet erst bei hohen Temperaturen statt.

2.3.2 Staupunktstrémung

Bei einer Staupunktstromung wird eine Strdmung betrachtet, die senkrecht auf eine flache
Oberflache trifft (\Vgl. Abb. 1.3, Abb. 2.1). Der Staupunkt ist in diesem Fall als der Punkt
definiert, an dem die Stromungsgeschwindigkeit an der flachen Oberflache Null betragt!*e’.

Zur Modellierung dieser Stromung wird angenommen, dass die Geschwindigkeitsverteilung
gleichméRig in axialer Richtung von x=0 bis x=L verlduft, wobei die radiale
Stromungsgeschwindigkeit gleich Null gesetzt wird. Zudem wird eine ideal glatte Oberflache
ohne Ecken und Kanten angenommen. Dies erlaubt eine nulldimensionale Verteilung von
Dichte, Impuls, Temperatur und Gaszusammensetzung an der Oberflache. Somit kdénnen die
Navier-Stokes-Gleichungen auf ein eindimensionales Problem reduziert werden®®. Die
Variablen, wie die Temperatur und die Gaszusammensetzung, sind in diesem Fall nur

abhangig vom Abstand zur katalytischen Oberflache.
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Zur technischen Realisierung einer solchen, idealisierten Staupunktstromung ist es notwendig,
die Oberflache gleichmalig zu beheizen und die Reaktorwande durch Thermostatierung auf
einer bestimmten Temperatur zu halten. Durch die Abgrenzung des Gasverlaufs des Abgases
durch Reaktorwande ist eine unendliche Ausbreitung des Gasgemischs in alle Richtungen
nicht moglich. Somit ist das Temperatur- und Konzentrationsprofil radial quasi konstant, was
einer Grenzschicht-Staupunktstromung sehr nahe kommt. Ein Modellierungsbeispiel fur einen
Staupunktreaktor ist in Abb. 2.2 dargestellt.

Die Simulation ist bei einem Unterdruck von 1/10 atm durchgefuhrt worden. Das Abgas wird
um die Staupunktflache herum abgepumpt, was zu einer héheren Stromungsgeschwindigkeit
fuhrti*®l. Nach diesem Vorbild ist der Staupunktreaktor der Arbeitsgruppe Deutschmann
aufgebaut worden.

u =100 cm/s, T =300 K

Tw =300 K
dT/dr=0
Tg = 1000 K

Abbildung 2.2: Graphische Darstellung eines Modellierungsbeispiel eines
staupunktahnlichen CVD-Reaktors. [*®! Die Gase werden (iber eine Pumpe abgepumpt und
mit dem speziellen Aufbau wird eine turbulenzfreie Umstromung der Staupunktfléache
ermoglicht

Die zur Modellierung gehdrigen, vereinfachten Grenzschicht-Fundamentalgleichungen sind

im Folgenden aufgelistet.?> *8*9 Sje setzen sich zusammen aus der Massenerhaltung
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(Gl. 2.2), der Impulserhaltung (aufgeteilt in radialer (Gl. 2.3) und axialer Richtung (Gl. 2.4)),
der eindimensionalen Energieerhaltung unter Vernachlassigung der Warmestrahlung (Gl. 2.5)
und der eindimensionalen Spezieserhaltung (GI. 2.6). Fir die Berechnung des Gaszustands

wird die allgemeine Gasgleichung (GI. 2.7) verwendet.
Massenerhaltung

6ﬂ+}_8rp\/ =0
oL r or (2.2)

Axiale Impulserhaltung

w10 )
oz or o r or or 2.3)
Radiale Impulserhaltung
0=
or (2.4)
Energieerhaltung (1-D, ideales Gas)*®!
or of(,oT & o & X
PG, F :E(ﬂaj_;/ﬂk\/kcp,k E_;hkMka)k (2.5)
Spezieserhaltung (1-D)!®!
oY, 0 X
— =2, (V) Moy (k=1K) (2.6)
Zustandsgleichung fur ideale Gase
K Yk
p= PRTZM— (2.7)
k=1 k
p Dichte kg m?
u axiale Geschwindigkeit ms™
z axiale Koordinatenachse m
r radiale Koordinatenachse m
v radiale Geschwindigkeit ms*
p Druck Pa
u dynamische Viskositat kgm?s?t
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spezifische Warmekapazitat bei konstantem Druck
spezifische Enthalpie der Spezies k
Warmeleitfahigkeit

Massenbruch der Spezies k
Diffusionsgeschwindigkeit der Spezies k
Molekulargewicht der Spezies k

Gasphasen-Reaktionsgeschwindigkeit der Spezies k

allgemeine Gaskonstante

JkgtK?
Jkgt
WK*m?
/

ms*

kg mol™

mol m® kg™

JK* mol™
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3 Experimente

3.1 Versuchsanlage

Ein Schema der fur die durchgefiihrten Experimente verwendeten Versuchsanlage ist in
Abb. 3.1 gezeigt. Im Folgenden werden die vier Hauptkomponenten der Anlage, die
Gasdosierung, der Reaktor, die Probenentnahme und die Analytik, naher beschrieben.

3.1.1 Gasdosierung

Die Produktnamen und die entsprechenden Reinheiten des Hauptanteils der verwendeten
Gase, welche ausschliel3lich von der Firma Air Liquide bezogen werden, sind in Tabelle 3.1
dargestellt.

Tabelle 3.1: Produktnamen und Reinheiten der verwendeten Gase. Entnommen aus
jeweiligem Produktdatenblatt des Herstellers Air Liquide

Produktname Reinheit [Vol-%]

Argon Ar N46 > 99,996
Sauerstoff LASAL 2003 > 99,95
Kohlenstoffmonoxid CO N37 > 99,97
Wasserstoff H, N50 > 99,999
Methan CH4 N45 > 99,995
Propan CsHg N35 > 99,95

Mit Hilfe thermischer Masseflussregler (Fa. Bronkhorst) werden die Reaktionsgase dosiert.
Der jeweilige gasformige Brennstoff wird mit dem Tragergas Argon vermischt und in die
Mischkammer des auf 40 °C vortemperierten Reaktors geleitet, wo sie mit Sauerstoff
durchmischt werden. Bei Bedarf kdnnen die Rohrleitungen auf bis zu 150 °C beheizt werden,
damit Kondensation von Fliissigkeiten an den Rohrwéanden ausgeschlossen werden kann. Die
Rohrheizungen werden im Rahmen dieser Arbeit nicht benétigt, da nicht mit Fllssigkeiten
gearbeitet wird. Nachdem die Gase die Mischkammer durchlaufen haben, gelangen sie in den
eigentlichen Reaktor, in dem sie mit einer Stromungsgeschwindigkeit von bis zu 0,80 m/s auf
den Katalysator geleitet werden, beim Auftreffen ist die axiale Geschwindigkeitskomponente
an der Oberflache null.
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Abbildung 3.1: FlieRschema der Versuchsanlage, die Probenentnahme ist in rot eingezeichnet
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3.1.2 Reaktor

Zunachst wird der Reaktor anhand der schematischen Darstellung aus Abb. 3.2 n&her
beschrieben. AnschlieBend wird kurz auf den Innenteil des Reaktors (Abb. 3.3) eingegangen,
bevor die vier Hauptkomponenten des Reaktors, die Mischkammer, der Katalysator, die

Heizung und die Mikrosonde, im Detail vorgestellt werden.

Anschluss fur
Heizung und
Thermoelement Anschluss fur
Sicherheitsventil

Abgasanschluss

Beobachtungsfenster

Mischkammer

Gaseinlass
Abbildung 3.2: Darstellung des Staupunktstromungsreaktors
Die Reaktionsgase werden in einer vorgeschalteten Mischkammer optimal vermischt, bevor
sie senkrecht zur Katalysatoroberflache auf den selbst préaparierten Katalysator auftreffen. Zur
Regelung des Drucks innerhalb des Systems und zur Verdnderung der
Stromungsgeschwindigkeit ist der Reaktor am Abgasanschluss an eine Pumpe angeschlossen.
Diese wird mit einem Drosselventil reguliert. Eine Quarz-Mikrosonde, die Uber ein 6-Wege-
Ventil an eine weitere Pumpe angeschlossen ist, kann Uber die Schwenkvorrichtung relativ
zur Oberflache sowohl axial als auch radial bewegt werden. Die Gase werden mit der
Mikrosonde per Unterdruck angesaugt. Daher ist eine Auflésung der Gaszusammensetzung in
Abhangigkeit des Abstands zur Katalysatoroberflache mdglich. Die Lage dieser Mikrosonde

zum Katalysator kann durch ein Beobachtungsfenster betrachtet werden. Der genaue
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Mechanismus der Probenentnahme wird im Kapitel 3.2.2 detailliert erklart. Das gesamte
Abgas wird schlie3lich einem Bunsenbrenner zugefihrt, der die unverbrannten Reaktionsgase
vollstandig zu CO, und H,O oxidiert.

Anschlisse fir Thermoelement und Heizung

fﬁ

Innenraum fur Kabelleitungen

Anschluss fur Drehschlossaufsatz
& Katalysator

Abbildung 3.3: Zeichnung des Innenteils des Staupunktreaktors

Die Verbindung von Katalysator und Innenteil des Reaktors wird durch ein
Drehschlossaufsatz (Fa. Ceramico Inc.) aus Keramik ermdglicht. Als Verbindungsmaterial
zwischen dem Aufsatz und dem Katalysator wird aushartende, hochtemperaturstabile
Aluminiumoxidkeramik ,,Resbond 989 von der Firma Cotronics Corporation verwendet. Zur
Herstellung der elektrischen Verbindung zum Temperaturregler werden Hochtemperaturkabel
bzw. Kupferdrdhte verwendet, die durch den Innenraum des Reaktors nach oben zu den

Auflenanschliissen verlaufen.

Im Folgenden wird auf die Kernkomponenten des Reaktors, die Mischkammer, den

Katalysator, die Heizung und die Mikrosonde genauer eingegangen.
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i.  Mischkammer

Eine Skizze der Mischkammer ist in Abbildung 3.4 gezeigt. Die Mischkammer ermdglicht

eine optimale Vermischung der Brennstoff- und Sauerstoff-Komponenten, die getrennt in die
Mischkammer eingeleitet werden.

begradigte Stromung

Gleichrichter ’ ‘
r

Quarzkugeln

poroses Metall

Joysuudag
Sauerstoff

Abbildung 3.4: Schematisches Modell der Mischkammer

Nach der Einleitung der Gase in die Mischkammer durchlaufen diese eine Aufschiittung von
Quarzkugeln (25 mL, Durchmesser der Kugeln=2mm, Fa. QCS GmbH). Danach
durchstromen die Gase ein 0,125 Zoll dickes Metall mit einer Porositat von ca. 100 um
(rostfreier Stahl Typ 316L, CrNiMo-legiert, Fa. Mott Corporation). Schlieflich wird die
Stromung durch einen wabenférmigen Gleichrichter (rostfreier Stahl Typ 304L, CrNi-legiert,
Fa. Indy Honeycomb; Durchmesser der Waben = 1/32 Zoll) mit einer Dicke von 1,475 Zoll
geleitet, der die Stromung glattet. Die Moglichkeit einer katalytischen Reaktion wird auf
diesen Materialien minimiert, indem die Mischkammer fur die im Rahmen dieser Arbeit
durchgefiihrten Experimente auf ca. 40 °C thermostatiert wird. Die begradigte Strémung wird
so ausgerichtet, dass das Gas senkrecht zum Katalysator flief3t.
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ii. Katalysator

Zunéchst wird kurz der Aufbau des Katalysatorteils erlautert. Auf die Praparation des
Katalysators wird in Kapitel 3.2.4 eingegangen. Im folgenden Unterkapitel wird das

Heizelement erléutert.

Der Katalysator muss in einer bestimmten Form hergestellt werden, damit dieser genau in den
Drehschlossaufsatz passt. In diesem Aufsatz sind drei Locher gebohrt worden, um die
Stahlstabe des Heizelements und die Thermoelementleitungen einsetzen zu kdnnen. Eine
grobe Skizze des Aufbaus ist in der Abbildung 3.5 zu finden.

Stahlstibe fur Anschluss an elektrischen Strom

/

Keramikschutzhiille fur
Thermoelement

_ Al O;-Keramik, passend
Heizelement / tur Drehschlossaufsatz

—

T Katalysatorschicht

Abbildung 3.5: Skizze des Aufbaus des Katalysators

Das Heizelement wird auf die Keramikform des Katalysators gelegt. Darauf wird Quarzwolle
als Isolierungsmaterial ausgelegt, um die Kabel im oberen Teil des Innenreaktors vor Hitze zu
schutzen. Die Schutzhulle fur die Thermoelemente dient der optimalen Fiihrung der Kabel aus

dem Inneren der Al,Oz-Keramik in den Innenraum des Reaktors.

iii.  Heizung

Das 3 mm dicke Heizungselement wurde speziell fir diesen Reaktor entworfen. Seine
spezielle Form ermdglicht eine gleichmaRige Beheizung der Katalysatoroberflache. Er besteht

aus dem Material Kanthal Al, einer ferritischen FeCrAl-Legierung (Fa. Sandvik Materials
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Technology). Das Material hat eine hohe Temperaturbestandigkeit von bis zu 1400 °C sowie
einen elektrischen Widerstand von ca. 1,3 Q. Die Heizung wird an einen Temperaturregler
angeschlossen, mit dem zwei Temperatursteuerungsarten moglich sind. Zum einen kann die
Steuerung manuell erfolgen. Es wird in diesem Modus ein definierter Prozentsatz der
Maximalspannung ausgegeben, welche bei 20V liegt. Die Spannung und somit die
resultierende Heizleistung wird so lange konstant gehalten, bis der Prozentsatz neu eingestellt
wird. Zum anderen kann der automatische Modus verwendet werden, bei dem eine
Temperatur festgelegt wird. Es wird automatisch die Spannung ausgegeben, die ausreicht, um
die fixierte Temperatur konstant zu halten. Der Vorteil dieser Methode ist, dass das System

Temperaturschwankungen automatisch kompensieren kann.

iv.  Mikrosonde

Eine Skizze der Quarz-Mikrosonde ist in Abbildung 3.6 dargestellt. Die Quarz-Mikrosonde
wurde eigens flir den Staupunktreaktor von der Fa. Hilgenberg angefertigt. Innerhalb der
Sonde befindet sich ein 50 um breites Rohr, durch welches die Gasprobe durch Anlegen eines
Unterdrucks angesogen wird. Die Mikrosonde befindet sich 0,8 cm entfernt vom Mittelpunkt
des Katalysators. Die Breite der Mikrosonde betragt 3 mm. Sie ist an eine hydraulische
Bewegungsvorrichtung angeschlossen, die es ermoglicht, den Abstand der Sonde zur
Katalysatoroberfliche mit einer Genauigkeit von bis zu 0,5 mm zu vergrofRern bzw. zu

verkleinern.
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Katalysator

varuerbare Distanz zum Katalysator 150

Quarz-Mikrosonde

‘r---

< B
< L |

0,8cm 5,5cm

< Ll L

l6ecm 0,8cm

Abbildung 3.6: Quarz-Mikrosonde (nicht malistabsgetreu) mit MaRangaben

3.1.3 Verfahren der Probenentnahme

Die Probenentnahme relativ zur Katalysatoroberflache erfolgt tber die Mikrosonde, die an ein
6-Wege-Ventil (Fa. Valco Instruments Inc.) angeschlossen ist. Im ,,Load“-Modus (vgl.
Abb. 3.7, rechts) wird das Gas aus dem Reaktor (Sample) in eine Probenschleife mit
definiertem Volumen (Sample Loop) expandiert, das wiederum an eine Pumpe (Vent/Waste)
angeschlossen ist. Die Menge kann Uber die Variierung des Drucks durch die Kugelventile
innerhalb dieses Rohrs eingestellt werden. Nach Umstellen in den ,,Inject“-Modus wird die
Probe mit Argon als Trégergas (Carrier/Mobile Phase) in die Analytik (Column) gespult
(Abb. 3.7, links). Hierbei muss der Weg zwischen Probensonde und Pumpe unterbrochen
werden, da die Pumpe sonst Gas aus dem Reaktor ansaugen wirde. Dies wirde zu einer
starken  Veranderung des Stromungsfeldes, und somit auch der ortlichen
Gaszusammensetzung, innerhalb des Reaktors fuihren. Das Konzentrationssignal der Analytik
wird gegen die Zeit aufgetragen. Das Signal entspricht einer GauB-&hnlichen Funktion, die
durch Integration mit der Stoffmenge der detektierten Spezies korreliert werden kann (Vgl.
Kapitel 3.4).
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SAMPLE SAMPLE

load +

VENTANASTE
&\ - I
EAMPLE
£) il LOCP
Qs

inject

VEMTAWASTE

SAMPLE
LOOP

=)

GOLUMN e e COLUMN
CARFIERY CARRIER/
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Abbildung 3.7: Darstellung beider Positionen des 6-Wege-Ventils: rechts: ,, Load “-Modus;
links: “Inject ”-Modus; Quelle: http://www.vici.com/support/app/appllj.php, Stand:
20.09.2011

3.1.4 Analytik

Das Probengas, welches uber die Mikrosonde in eine Probenschleife mit definiertem
Volumen angesogen wird, wird mit Argon als Tragergas pulsweise in die Analytik gesplilt.
Das Gas wird in ein Sektorfeld-Massenspektrometer (H-Sense, Fa. MS 4) zur zeitlichen
Detektion von Wasserstoff bzw. in ein Prozess-Fourier-Transformiertes-Infrarot-Spektrometer
(FTIR, Multigasanalyser MG 2030, Fa. MKS Instruments) zur Detektion von IR aktiven
Spezies, wie CO,, CO und niederen Kohlenwasserstoffen, geleitet. Zur Analyse des
Sauerstoffgehalts der Probe wird ein Quadrupol-Massenspektrometer (Air-Sense, Firma V +
F Analysetechnik) verwendet, das dem FTIR-Spektrometer nachgeschaltet ist. Das Abgas
wird nach der Analytik einem Bunsenbrenner zugefuhrt, um unvollstandig verbrannte Gase zu
CO; und H,0 zu oxidieren.

Fur diese Arbeit wurde mit drei verschiedenen Schaltweisen der Analytik gearbeitet, um die
Wege fir die Gase in die Analytik moglichst gering zu halten. Fir die Untersuchung der CO-
Oxidation wurde ausschlieflich die Air-Sense verwendet (Anordnung A). Anordnung B
(Abb. 3.8)hingegen wurde fir die H,-Oxidation entworfen, in der Air-Sense und H-Sense
parallel geschaltet sind. Zur Untersuchung der Oxidation der niederen Kohlenwasserstoffen
wurde Anordnung C (Vgl. Abb. 3.8), in dem das FTIR der Air-Sense vorgeschaltet ist,

aufgebaut.
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6-Wege-Ventil (Column) 6-Wege-Ventil (Column)

FTIR H-Sense Air-Sense H-Sense

Air-Sense

— Abgas — Abgas

Abbildung 3.8: Anordnungen B und C der Analytik, welche an das 6-Wege-Ventil (Column,
Abb. 3.7) angeschlossen ist
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3.2 Durchfihrung

Fur alle im folgenden beschriebenen Experimente wird in Anlehnung an die Literatur ° die
GroBe o (Gl. 3.1) eingefuhrt, die in dieser Arbeit alle dargestellten Gaszusammensetzungen

darstellen soll.

_ Perennstoff
o=
pBrennstoff+ pSauerstoff (31)
a Gaszusammensetzung /
Pk Partialdruck der Spezies k bar

Es wurden fiir die Reaktionen von Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid, Methan und Propan mit
Sauerstoff drei verschiedene Experimente durchgefiihrt, die in den folgenden Unterkapiteln

naher erlautert werden.

3.2.1 Zind- und Léschexperimente

Zum  Detektieren der Zindung der Oberflachenreaktionen von  Wasserstoff,
Kohlenstoffmonoxid, Methan und Propan mit Sauerstoff wird die Temperatur des Systems
schrittweise erhoht. Hierflir wird Uber die manuelle Temperatursteuerungsart des
Temperaturreglers (Vgl. Kapitel 3.1.2) bis zum Erreichen des thermischen Gleichgewichts ein
definierter Prozentsatz der Heizleistung P an die Widerstandsheizung angelegt. Das
Verhaltnis a stellt die Temperatursteigerungsrate des Systems dar.

AP %
Temperatursteigungsrate °Cl%

Prozentsatz der Heizleistung von Maximalleistung %

Temperatur °C

Die Leistungsschritte 4P werden so gewdhlt, dass die Steigung a konstant bleibt. Bei
Erreichen des stationdren Punktes, also bei Einstellung einer konstanten Temperatur, wird die
Temperatur T aufgezeichnet. Die Spannung wird in dem Malke weiter erhoht, dass die

Oberflachentemperatur um AT ~ 10 °C im Vergleich zum vorigen Messpunkt steigt. Der
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Wertebereich fiir a liegt wéahrend der schrittweisen Erhéhung der Temperatur im Pra- und im
Post-Zlindzustand zwischen 100 < a < 300.

Dieser Vorgang wird so lange wiederholt bis Wéarme aus der chemischen Reaktion freigesetzt
wird. Flr den sogenannten Zindpunkt ist a >> 100, was sich durch einen plétzlichen Anstieg
der Temperatur beobachten lasst. Nach Erreichen des oberen Zundpunktes (Vgl. Abb. 3.9)
werden zwei bis drei weitere Punkte gemessen. Bei ausgewdahlten Reaktionen werden die
gleichen Punkte ricklaufig nochmals aufgenommen, um mdogliches Hystereseverhalten der
gezlindeten Reaktion, sowie den Ldschpunkt (Vgl. Abb. 3.9) zu bestimmen. Zusétzlich wird
zur Berechnung des Umsatzes direkt nach bzw. zwei Messpunkte nach der Zundung der
Reaktion die Gaszusammensetzung gemessen. An einem Beispiel in Abb. 3.9 wird gezeigt,
wie eine typische Zind- und Léschkurve bei Auftragung der Oberflachentemperatur gegen

die Heizleistung mit Hystereseverhalten aussieht.

350 -
300 | 4
— | ]
*B g
4 / ././
| —
250 c ././.
o 200- " /
3
: / o
aé-)_ 150 ././l A
4 —
~ 100 - -
/./
l/.
./
504 m—
0 T T T T T T T
5,0 55 6,0 6,5

Heizleistung [%0]

Abbildung 3.9: Allgemeiner Verlauf einer Ziind- und Loschkurve mit Hystereseverhalten; A:
unterer Zundpunkt, B: oberer Zindpunkt, C: Loschpunkt, *: an dieser Position werden
Umsatzmessungen durchgefihrt

3.2.2 Grenzschichtmessungen

Mit der beweglichen Mikrosonde ist eine Aufnahme der Gaszusammensetzung in
Abhangigkeit des Abstands zur Oberflache moglich. Nachdem das Stromungsprofil seinen
stationdren Zustand erreicht hat, was in der Regel nach 2-3 min der Fall ist, kann die Probe

entnommen werden. An jeder Position wird bei gleicher Oberflachentemperatur mindestens
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zwei Mal die Gaszusammensetzung gemessen und das Ergebnis gemittelt. Nach der Messung
wird die Mikrosonde um 0,5 mm vom Katalysator weg bewegt und der VVorgang bis zu einem
Abstand von 10 mm zur Oberflache fortgefiihrt. Falls bei geringerem Abstand die
Einlassbedingungen erreicht sind, wird auf die Messung weiterer Punkte verzichtet.

Die experimentellen Ergebnisse der Grenzschichtmessungen werden mit verschiedenen von
der Arbeitsgruppe Deutschmann entwickelten Reaktionsmechanismen via SPIN (Fa. Reaction
Design Inc., vgl. Kapitel 5) simuliert. Basierend auf diesen Ergebnissen konnen die
Reaktionsmechanismen der Reaktionen der Kohlenwasserstoffe mit Sauerstoff verbessert

werden.

3.2.3 Verkokungsmessungen

Zur Beobachtung der Verkokungseffekte wéhrend der (Partial-)Oxidation von
Kohlenwasserstoffen wird eine Verkokungsmessung von ca. 6 h durchgefuhrt, die direkt im
Anschluss an die Grenzschichtmessung stattfindet. Hierbei wird jede halbe Stunde die
Gaszusammensetzung an der Katalysatoroberflache gemessen. Bei der Verkokung sind
Schwankungen der Produktkonzentrationen sowie der Temperatur zu erwarten. Um die
Temperaturschwankungen bestimmen zu kénnen, wird die Heizleistung konstant gehalten. Es
wird auf Basis dieser Ergebnisse eine Selektivitatsanalyse durchgefiihrt, welche die Tendenz
der Reaktion zur Partialoxidation oder zur Totaloxidation darstellen soll. Sind wahrend der
Messung keine Anderungen der Konzentrationen aller Gasspezies zu beobachten, wird die

Messung abgebrochen.

3.2.4 Praparation des Katalysators

Eine bei Raumtemperatur aushdrtende Aluminiumoxidkeramik ,,Rescor 780 (Fa. Cotronics
Corporation) wird in eine mit Wasser befeuchtete Form gegeben und das Thermoelement (R-
Typ: Pt, Pt/13 % Rh; d = 0,2 mm; Fa. Omega Inc.) in die noch feuchte Keramik in der Mitte
der Form platziert. Der Rohkorper wird anschlielend an der Luft fir 12h bei
Raumtemperatur, fir 2 h bei 130 °C getrocknet und fur weitere 2 h bei 600 °C kalziniert.
AnschlieBend wird das Rhodium mit einer Mischung aus 236,1 mg wassrigen

Rhodiumnitratlésung (9 Gew-%, Fa. Umicore) und 2,75g Aluminiumoxidsuspension in
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Wasser (20 Gew-%, Fa. Alfa Aesar), die auf 30 mL Wasser aufgefillt wurde, die glatte
Oberflache gespriiht und tber Nacht bei Raumtemperatur getrocknet. Die Mischung wurde so
berechnet, dass die Beladung von elementarem Rhodium auf das Tragermaterial 5 Gew-%
betragt. Dieser Vorgang wird 10mal wiederholt. AbschlieBend wird der Katalysator bei
700 °C fiir 2 h kalziniert. Nach Einbauen in den Reaktor wird der Katalysator fiir 2 h bei
5 SLPM und 500 °C mit 5 Vol-% O, in Ar oxidiert und anschlie3end fir 1 h bei 5 SLPM und
500 °C mit 5 Vol-% H; in Ar reduziert. Der Katalysator wird nach dreistlindiger Benutzung in
einer kohlenwasserstoffhaltigen Atmosphéare fir jeweils 0,5 h unter gleichen Bedingungen

oxidiert und reduziert.
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3.3 Rasterelektronenmikroskopie

Zur Uberpriifung der Reproduzierbarkeit der Katalysatoren wird mit Hilfe der
Rasterelektronenmikroskopie (REM, S570 SEM, Fa. Hitachi) die Katalysatorschicht
analysiert. Diese Schicht wird eigens mittels Sprihtechnik aus einer Mischung von
Rhodiumnitratldsung und Aluminiumoxidsuspension auf den Rohtrager aufgebracht. Hierbei
wird die Morphologie der Oberflache, die Dicke der aufgesprihten katalytisch aktiven
Schicht aus Rh und Al,O3 und die RhodiumpartikelgroRe und —verteilung von verschiedenen
Katalysatorformen verglichen.

Zwei der vier vermessenen Proben dienen als Referenz. In Tabelle 3.2 ist eine Auflistung der
Proben dargestellt. Die Referenzkatalysatoren wurden keinem Reaktionsgas ausgesetzt, damit
die Veranderung der PartikelgréBe und — Verteilung vor und nach der Anwendung als

Katalysator beobachtet werdem kann.

Tabelle 3.2: Verwendete Katalysatoren flir REM-Analysen

Anzahl Sprihvorgéange Fur Reaktion verwendet

INGE ) 0 nein

2 (Referenz) 11 nein

3 11 ja, CO-, Hy-, CH,4-Oxidation
4 11 ja, C3Hg-Oxidation

Es wurden jeweils zwei Stlicke aus der Katalysatorform entnommen, ca. 1 cm bzw. 1,5 cm
vom Mittelpunkt des Katalysators entfernt. Diese Stlicke wurden so geschliffen, dass eine
Beobachtung parallel und orthogonal zur Rhodium-Schicht je Probe mdglich ist
(Vgl. Abb. 3.10). Die Probentrager werden vor der Messung eingebettet und mit Goldatomen
bedampft.
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i 1.5cm

flem
——

e - Strahl

|

Abbildung 3.10: Links: Markierung des Messbereichs an der Katalysatorform, ca. 1 — 1,5 cm
vom Mittelpunkt entfernt. rechts: Lage der Schnittstlicke zum Elektronenstrahl auf dem
Probentrager
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3.4 Auswertung

In diesem Kapitel wird zum Einen das Verfahren der Kalibrierung der Analytik, zum Anderen
die Methode zur Berechnung der Gaszusammensetzung im Staupunktstromungsreaktor

erklart.

3.4.1 Kalibrierungsverfahren

Im Folgenden werden zwei Kalibrierungsmethoden vorgestellt, mit denen die Rohdaten der

Analytik in die Konzentrationen der verschiedenen Spezies umgerechnet werden.

Die von der Analytik direkt gemessene Konzentration entspricht nicht derjenigen im Reaktor,
da die Gasprobe mit Argon als Tragerstrom in die Analytik gespult wird. Der resultierende
Peak entspricht in einer Auftragung von Zeit gegen Konzentration einer Gaul3-Kurve. Die
Flache unter diesem Graphen stellt die gesamte Menge des gemessenen Gases in der
betrachteten Gasphase dar. Diese kann mit einem Korrekturfaktor direkt in den

Gasmolenbruch xx umgerechnet werden.

a) direkte Kalibrierung

Zur Bestimmung des Korrekturfaktors wird eine Kalibriergasflasche an das 6-Wege-Ventil
(Sample, Vgl. Abb.3.7) angeschlossen. Uber die Einstellung des Drucks pges in der
Probenschleife werden unterschiedliche Mengen des Kalibriergases in die Analytik
(Anordnung C, Vgl. Abb. 3.8) gespult. Indem fir die Eigenschaften des Gases ideale
Bedingungen angenommen werden, kann die Stoffmenge des Kalibriergases Uber die
allgemeine Gasgleichung (Gl. 3.3) und uber die Definition des Molenbruchs (Gl. 3.4)

berechnet werden.
_ kaLoop
n, = .
RT (3.3)
pk = Xk pges (34)
Nk Stoffmenge der Spezies k mol
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Pk Partialdruck der Spezies k bar

Vioop Volumen des Probenschleife m®

T° Raumtemperatur °C

R Allgemeine Gaskonstante JK mol?
Xk Molenbruch der Spezies k /

Pges messbarer Druck innerhalb der Probenschleife bar

Die Stoffmenge der Spezies kann mit der entsprechenden Flache unter der Gaufl3-Kurve

gleichgesetzt werden. (Vgl. Kapitel 3.4.2)

b) Kalibrierung via MassefluRregler (MFC)

Fur diese Kalibrierungsart ist kein Umbau der Probenentnahme erforderlich. Es werden mit
Hilfe der MFCs verschiedene Mengen einer Spezies bei gleichbleibender GesamtfluRmenge
in den Staupunktreaktor dosiert und die Gasproben Uber die Mirkosonde entnommen. Die
Stoffmenge, die ber (GI.3.3) berechnet wird, wird mit der Analytikanordnung B
(\Vgl. Abb. 3.8) bestimmt. Es werden sechs verschiedene Gaskonzentrationen fur die
Kalibrierung verwendet. Zudem wird bei gleichbleibender Konzentration die
Gesamtflumenge variiert, um Dosierungsfehler der MFCs bestimmen zu kdnnen.

Diese Methode wurde speziell fur die Detektion von Sauerstoff angewendet, da keine

geeignete Kalibriergasflasche zur Verfuigung stand.

Fur beide Kalibrierungsverfahren wurde nach der Aufnahme von sechs Punkten die
berechnete Flache unter der Gaul3-Kurve gegen die eingesetzte Stoffmenge in pmol
aufgetragen und eine lineare Regression durchgefihrt. Die hieraus resultierende Steigung der
Kalibrierungsgeraden wird als Umrechnungsfaktor fiir alle Experimente verwendet. Die
Ergebnisse der jeweiligen Kalibrierungen sind in Tabelle 3.3 dargestellt, die zugehdrigen

Graphen sind im Anhang A zu finden.
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Tabelle 3.3: Auflistung der Umrechnungsfaktoren (Geradensteigung der linearen Regression)
inkl. BestimmtheitsmaR fir alle verwendeten Gasspezies; a) direkte Kalibrierung
(Analytikanordnung C), b) MFC-Kalibierung (Analytikanordnung B)

Spezies Umrechnungsfaktor  Bestimmtheitsmaf Analysegerat

[1/umol] R? (Analytikanordnung)

Wasserstoff ¥ H-Sense (C)
Wasserstoff 1496,0 0,988 H-Sense (B)
Sauerstoff” 1001,2 0,994 Air-Sense (B)
:)(ohlenstoffmonomd 1217.6 0,099 ETIR (C)
Kohlenstoffdioxid ¥ 1226,6 0,999 FTIR (C)
Methan 1150,0 0,999 FTIR (C)
Ethan ® 1012,8 0,997 FTIR (C)
S 1166,3 0,999 FTIR (C)
Ethin ¥ 1232,6 0,999 FTIR (C)
Propan 1091,6 0,999 FTIR (C)
Propen 1332,0 1 FTIR (C)

3.4.2 Berechnungsmethode

Mit Hilfe der Umrechnungsfaktoren aus Tabelle 3.3 kann die integrierte Flache der Peaks
einer Messung in die Stoffmenge n; der detektierten Spezies umgerechnet werden.

Mit der allgemeinen Gasgleichung (GI. 3.3) und dem Druck der Probenschleife pges wird die
Stoffmenge des gesamten Gases Nnges berechnet. Somit kann mit Gl. 3.4 der Molenbruch der
detektierten Spezies k bestimmt werden.

Fur die Berechnung des Umsatzes (Gl. 3.5), der Ausbeute (Gl. 3.6) und der Selektivitét
(GI. 3.7) einer chemischen Reaktion aus der Stoffmenge werden die Definitionen aus Baerns

et al.l! verwendet.

n-—n
X, ==L 1 Umsatz (3.5)
ni,O
n,—n :
Y, =0 Vi Ausbeute (3.6)
' Nio Vi
Y, _—
S =% Selektivitit (3.7)
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Xi
Yii
Ski
Ni,o
N;
Nk,0
Nk
Vi

Vk

38

Umsatz oder Umsatz des Reaktands i

Ausbeute des Produkts k, bezogen auf Reaktand i
Selektivitat des Produkts k, bezogen auf Reaktand i
Anfangsstoffmenge des Reaktands i

Stoffmenge des Reaktands i

Anfangsstoffmenge des Produkts k

Stoffmenge des Produkts k

stochiometrischer Koeffizient des Reaktands i

stochiometrischer Koeffizient des Produkts k

mol
mol
mol

mol
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4 Ergebnisse und Diskussion

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse aus den Zind- und Léschexperimenten, sowie die
Ergebnisse aus den Verkokungsmessungen dargestellt und diskutiert. Die Ergebnisse jeder
Einzelmessung sind im Anhang B als graphische Darstellung zu finden. Im Folgenden werden
diese Messungen aus Griinden der Ubersichtlichkeit nach Art des Brennstoffs aufgeteilt und
zusammengefasst dargestellt. Die Darstellung und Interpretation der Grenzschichtmessungen
ist im Kapitel 5 zu finden.

Alle  Experimente  wurden  bei einem  Druck von 300 mbar, einer
Gesamtstromungsgeschwindigkeit von 15 SLPM, einer Einlasstemperatur von 40 °C und

unter Verdunnung der Reaktionsgase mit Argon durchgefihrt.

4.1 CO-Oxidation

Zur Untersuchung der CO-Oxidation am Staupunktreaktor wurden fir verschiedene ao-Werte
(Gl. 3.1; S. 26) Experimente durchgefiihrt. Die verwendeten a-Werte sind in Tabelle 4.1
aufgefuhrt. Zusatzlich ist dort gezeigt, fir welche a-Werte die Loschtemperatur und die
Grenzschicht bestimmt wurden. Die Ergebnisse der einzelnen Ziindexperimente sind im
Anhang B in den Abbildungen B.1 — B.7 zu finden.

Tabelle 4. 1: Auflistung der durchgefuhrten Experimente zur CO-Oxidation;
*stochiometrischer Punkt; **Probereaktionen

a - Zundexperiment Ldschexperiment Grenzschichtexperiment

0,15

0,25

0,3

0,4

0,5
0,57**
0,6

0,66* **
0,7

S YRNENENE NN NENEN
QOO N0 NQ00
QN0
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Die Gesamtkonzentration der Reaktionsgase liegt bei 7,5 %. Dieser Wert wurde im Voraus
bestimmt, um dem optimalen Detektionsbereich der Analytikanordnung A (Vgl. Unterkapitel
3.1.4) zu entsprechen. Fir ein a-Wert von 0,66 bzw. 0,57 (F/O = 1 bzw. F/O = 1,5) wurden
Testmessungen zur Einflihrung in die Steuerung der Staupunktanlage durchgefiihrt, die in der

folgenden Diskussion nicht weiter betrachtet werden.

4.1.1 Zindexperimente

Zur besseren Vergleichbarkeit sind in Abb. 4.1 alle durchgefuhrten Ziindexperimente
abgebildet. Die einzelnen Ziindverldaufe sind im Anhang B zu finden. Als Referenz wird eine
Messung ohne Reaktionsgase (,,Blank*) genutzt, die die Heizrate des Systems ohne den
Anteil der Reaktionswérme reprasentiert.

Allgemein bestehen die Zindkurve aus drei Teilen (Vgl. Abb. 3.9), die Pré-Zindphase, die
Zundphase und die Post-Zindphase. In der Pra-Ziindphase findet keine Reaktion statt. Die
dargestellte Temperatur entspricht der Heiztemperatur, die die katalytische Oberflache bei der
entsprechenden Heizleistung annimmt. Die Temperatur wird fur jeden Punkt weiter erhoht,
die daraus resultierende Geradensteigung stellt die Heizrate des Systems dar. Nach Erreichen
des unteren Zundpunkts setzt die Reaktion ein, was in Form eines plotzlichen
Temperaturanstiegs zu erkennen ist. Am unteren Zundpunkt geht das System in die
Zundphase (ber. Nach Erreichen des oberen Zindpunkts wird durch weitere Steigung der
Temperatur die Heizrate des Systems in der Post-Ziindphase festgestellt. Sie ist i.A. gleich der
Heizrate in der Pra-Ziindphase. Die Gerade der Heizrate der Post-Ziindphase ist um den
Betrag der Temperaturdifferenz zwischen oberem und unterem Ziindpunkt verschoben.

Diese Temperaturdifferenz ist fir jeden Wert fur a unterschiedlich (Vgl. Abb.4.1). Sie wird
ausgehend von o =0,25 (AT =28 °C) mit zunehmendem o-Wert groBer und erreicht ihr
Maximum bei a = 0,5 (AT =101 °C). Ausgehend von o =0,5 wird die Temperaturdifferenz
mit weiter steigendem a-Wert kleiner (o = 0,6; AT =75 °C). Der untere Ziindpunkt bzw. die
Zindtemperatur unterscheidet sich fiir verschiedene a-Werte deutlich. Die Ziindtemperatur
mit steigendem CO-Anteil im Reaktionsgas. Die Heizrate des Systems ist bei jedem
Experiment gleich und entspricht der Heizrate der Blank-Messung. Oberhalb eines a-Werts
von 0,7 konnte keine Ziindung beobachtet werden (Vgl. Abb.B.7, S. XXVII). Im Vergleich
zur Blank-Messung als Referenz kann aufgrund der steigenden Temperaturdifferenz zwischen

Experiment und Referenz geschlossen werden, dass dennoch eine chemische Reaktion
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stattfindet. Es ist erkennbar, dass sich fur groRere a-Werte, die fur einen steigenden Anteil an
CO in der Gasmischung stehen, die Zindtemperatur ebenfalls erhoht, was in Abb. 4.2 in der
Gegeniberstellung der Zindtemperatur mit der jeweiligen Gaszusammensetzung noch einmal

verdeutlicht wird.

Die unterschiedliche Temperaturdifferenz bei jeder Gasmischung deutet auf eine ungleiche
freigesetzte Reaktionswarmemenge hin. Bei vollstdndigem Umsatz ist diese Warmemenge fur
den stochiometrischen Punkt (a = 0,66) am grofiten. AulRerhalb des stchiometrischen Punkts
kann die Reaktion nicht mehr vollstandig ablaufen und es wird somit weniger
Reaktionswarme freigesetzt. Mit groRerer Abweichung der Gaszusammensetzung vom
stochiometrischen Punkt sinkt demnach die freigesetzte Reaktionswéarme, was in Abb. 4.1
durch die geringer werdende Temperaturdifferenz zwischen dem oberem und unterem

Zindpunkt mit sinkendem a-Wert dargestellt ist.

Die Abhangigkeit der Zindtemperatur und des Umsatzes von der Gaszusammensetzung wird
in entsprechenden Auftragungen gezeigt (Abb. 4.2, Abb. 4.3).

350
*
300 *
- i PR
V/ 4/4/
__ 250 .
O e“ —l
o | e
= | ./-/'
= i |
g 200 s‘ "‘./
Q \",
3 150 m.«;“‘ —=— Blank
2 1 - o 0,25
e o 0.3
100 =¥ —v—0,4
—e—0,5
—<—0,6
50 T T T T T T T 1
7 8 9 10 11

Heizleistung [%]

Abbildung 4. 1: Katalysatortemperatur als Funktion der Heizleistung wahrend der CO-
Oxidation fir verschiedene Gaszusammensetzungen (a — Werte). Die Zahlenwerte in der
Legende entsprechen den a-Werten.
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Abbildung 4. 2: Zindtemperatur in Abhangigkeit von der Gaszusammensetzung fir alle
Zlindexperimente
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Abbildung 4. 3: Umsatz an Katalysatoroberflache (d = 0 mm) von Kohlenstoffmonoxid in
Abhéangigkeit von der Gaszusammensetzung fur alle Zlindexperimente am oberen Ziindpunkt

In Abb. 4.2 ist ein Anstieg der Zundtemperatur (von T =160°C auf T =195°C) mit

steigendem Brennstoffanteil (steigendes a) zu beobachten. Experimente zur CO-Oxidation an
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Rhodium von Vlachos et al. ¥® zeigen einen vergleichbaren Verlauf der Ziindtemperatur in
Abhéngigkeit der CO-Konzentration.

Auf molekularer Ebene miuissen bei einer katalytischen Zindung unter Annahme des
Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus beide Spezies am Katalysator lokalisiert sein. Ist dies
nicht der Fall, kdnnen Reaktion bzw. Zindung nicht stattfinden. In der Pra-Ziindphase muss
somit eine Gaskomponente die Oberflache bedecken. Durch eine Erhohung der Temperatur
ist die Desorption im Vergleich zur Adsorption beglnstigt. Freiwerdende Adsorptionsstellen
werden neu besetzt, was durch die Wahrscheinlichkeit einer Adsorption im praexponentiellen
Faktor (Gl. 4.2) der Arrhenius-Gleichung (GI. 4.1) ausgedriickt wird. %

kj = A e (Gl. 4.1)
AAdszz'\'ﬂK/l—RiTm-am-rKat-SO (Gl. 4.2)
K; Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizient der j-ten Reaktion /
A praexponentieller Fakter der j-ten Reaktion /
Eaj Aktivierungsenergie der j-ten Reaktion /
R allgemeine Gaskonstante JK mol™
T Temperatur K
Aads praexponentieller Faktor der Adsorption /
Na Avogadrokonstante mol™
am Oberflachenbedarf eines Atoms m?
Tkat Oberflachenplatzdichte mol m™
s° Anfangshaftkoeffizient bei einer Bedeckung von 6 =0 /
6 Bedeckungsgrad der Spezies i /
Mi molare Masse der Spezies i /

Somit ist die Reaktionsgeschwindigkeit r (Allgemeine Definition in GI. 4.3 %) proportional

zur Konzentration der Spezies in der Gasphase und dem Haftkoeffizienten S°.

N Vi N Vij

n=kIp T4

] J

i=1 i=1
Fij Reaktionsgeschwindigkeit bzgl. Spezies i der Reaktionj  mol/s
Pi Partialdruck der Gasspezies i bar
Vij stoch. Koeffizient bzgl. Spezies i der Reaktion j /
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Mit steigender CO-Konzentration nimmt im Experiment (Abb. 4.2) die Ziindtemperatur zu.
Aufgrund des sinkenden Sauerstoffanteils im Reaktionsgas sinkt die Wahrscheinlichkeit bei
einer festgelegten Temperatur, dass Sauerstoffmolekiile adsorbieren. Somit sind mehr
Adsorptionsstellen nétig, um die Reaktion zu initiieren. Durch eine hdhere Temperatur
werden mehr freie Adsorptionsstellen generiert. Daher steigt die Zindtemperatur mit
sinkendem Sauerstoff bzw. steigendem Kohlenstoffmonoxidanteil im Reaktionsgas. Diese
Abhéngigkeit lasst darauf schlielen, dass im Pra-Zindzustand der groRte Teil der aktiven
Oberflache mit CO-Molekilen bedeckt ist. Der Grund hierfir ist in der gréRer werdenden
CO-Konzentration und des groReren Haftkoeffizienten des CO gegenuber Sauerstoff zu
sehen. Wird die Zindtemperatur erreicht, sind adsorbierte und dissoziierte Sauerstoffmolekiile
vorhanden, die durch die Reaktion mit CO Reaktionswarme freisetzen. Ist die
Reaktionswarme groRer als der Wéarmeverlust des Systems, ist die Frank-Kamenetskii-
Bedingung (Gl. 2.1, S. 8) erfiillt und die Temperatur steigt sprungartig bis zur Stabilisierung
im Post-Zlndzustand an. In der Erstellung eines geeigneten Mechanismus fur die CO-
Oxidation an Rhodium ist somit ein groRerer Haftkoeffizient fur CO im Vergleich zu O,

anzusetzen. Dies wurde auch in der Literatur beschrieben %1,

Da fiir a. = 0,7 keine Zindtemperatur gefunden werden konnte, ist es nicht moglich, die in fir
die Ziindung notige Sauerstoffbedeckung zu erreichen. Es findet zwar eine Reaktion statt, was
an der Differenz zwischen Experiment und Blank-Messung zu erkennen ist (Vgl. Abb.B.7,
S. XXVII), jedoch wird die Frank-Kamenetskii-Bedingung fiir keine Temperatur erfillt.
Somit findet fir dieses Reaktionsgemisch keine Zundung statt. Da fur hohere
Brennstoffkonzentrationen der gleiche Effekt erwartet wird, wurden keine Messungen fur
a > 0,7 durchgefiihrt.

Aus der Gegenuberstellung des Umsatzes von CO mit der Gaszusammensetzung (Abb. 4.3) ist
erkennbar, dass nur im Bereich 0,3 < a < 0,55 ein Umsatz von 1 gemessen wurde. Fir a < 0,3
und o >0,55 ist ein Abfall des Umsatzes an CO zu verzeichnen. Der Grund fiir diese
Abweichung ist, dass bei besonders fetten oder mageren Bedingungen eine der beiden Spezies
(CO bzw. O,) in der Gasphase im Uberschuss vorliegt. Die Geschwindigkeit der Diffusion
zum Katalysator steigt mit groRerem Konzentrationsgradient bzw. sinkt mit geringerem
Konzentrationsgradient der entsprechenden Spezies in der Gasphase. Dadurch wird die
Konzentration in der Gasphase auf die Bedeckung an der Oberfliche abgebildet. Ein
vollstandiger Umsatz ist daher nicht mehr mdglich, da die Spezies im Unterschuss nur

langsam durch Diffusion nachgeliefert wird und somit den Ablauf der Reaktion verzégert.
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Der Abfall des Umsatzes fir zunehmend fette Bedingungen ist groRer als fir zunehmend
magere Bedingungen. Dies kann wiederum mit dem groReren Haftkoeffizienten von CO
erklart werden. Die starkere Adsorption von CO im Vergleich zum Sauerstoff erschwert die
Adsorption von Sauerstoff und bewirkt somit eine starkere Verringerung des Umsatzes bei

fetten Bedingungen.

4.1.2 Loschexperimente

In den Abbildungen 4.4 und 4.5 sind die fur die CO-Oxidation durchgefuhrten Zind- und
Loschexperimente dargestellt.

Nach der Aufnahme der Ziindkurve, bei der mit steigender Heizleistung die Heizrate und die
Zundung beobachtet werden kann, kann im Anschluss die Loschkurve aufgenommen werden.
Hierbei wird die Heizrate nach Erreichen des letzten Messpunkts auf den Wert des oberen
Zundpunkts eingestellt, bevor Schritt fiir Schritt jeder Messpunkt riicklaufig neu gemessen
wird. Stimmen die neu bestimmten Messpunkte mit denen aus der Zlndkurve Uberein, so
entspricht der Léschpunkt der oberen Ziindtemperatur. Reicht die Abklhlung des Systems
nicht aus, um eine Ldschung zu erreichen, entsprechen die Messpunkte der Loschkurve der
Kihlungsrate des Systems im Post-Zlindzustand. Ist dies der Fall, findet ein
Hystereseverhalten statt. Die Reaktion verbleibt im gezlindeten Zustand, obwohl eine
geringere Heizleistung eingestellt wurde, als die Heizleistung, bei der die Reaktion initiiert

wird.

Die Loschtemperaturen der CO-Oxidation mit den a-Werten 0,3 bzw. 0,57 betragen 214,3 °C
bzw. 263,7 °C. In Abb. 4.4 ist der Zind-und Loschverlauf der CO-Oxidation fur o =0,3
aufgefuhrt. Es ist kein Hystereseverhalten festzustellen, da der Léschpunkt mit dem oberen
Zundpunkt Ubereinstimmt. Hier reicht die freigesetzte Reaktionswarme nicht aus, um das

System bei niedriger Heizleistung im Post-Zlindzustand zu erhalten.
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Zindungs- und Léschverlauf der CO-Oxidation
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Abbildung 4. 4: Vergleich des Ziind- und Loschverlaufs der CO-Oxidation (a = 0,3) mit einer

Blank-Messung (Messung ohne Reaktionsgase)

Zindungs- und Léschverlauf der CO-Oxidation
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Abbildung 4. 5: Vergleich des Ziind- und Ldschverlaufs der CO-Oxidation (e = 0,57) mit

Heizleistung [%]

einer Blank-Messung (Messung ohne Reaktionsgase)
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Im Gegensatz dazu ist ein Hystereseverhalten fir o =0,57 festzustellen, wobei die
Heizleistung um 1,5 % verringert werden muss, um das System in den Pra-Ziindzustand
zuriickzuversetzen. Der Umsatz von CO und O, ist bei hoher Temperatur maximal. Sinkt die
Temperatur wahrend der Aufnahme der Loschkurve, wird der Umsatz und somit die
freigesetzte Warme geringer. Flr die Ldschung muss die inverse Frank-Kamenetskii-
Bedingung erfullt sein, wobei am Lodschpunkt der Frank-Kamenetskii-Faktor y =1 ist. Die
eigentliche Loschung findet statt, wenn der Term der Warmeverluste Q; grofer als der Term
der freigesetzten Warme Q., also y < 1, ist. Somit verliert das System am Loéschpunkt Warme,
wodurch der Umsatz der Reaktion zurtickgeht. Es geht dadurch wieder Warme verloren, bis

der Pré-Zindzustand erreicht ist.

Im Vergleich zur CO-Oxidation bei a = 0,3 wird bei a = 0,57 mehr Reaktionswéarme aufgrund
der um 100 °C hoheren Temperaturdifferenz zwischen oberem und unterem Zundpunkt
freigesetzt. Dadurch, dass mehr Reaktionswarme aufgrund der gréfReren Konzentration an CO
bei der Gaszusammensetzung a = 0,57 frei wird, ist eine starkere Kihlung nétig, um die
Loschbedingung zu erfullen. Somit findet die Léschung bei einer Gaszusammensetzung von

a = 0,57 erst nach einer Hysterese ab.
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4.2 H,-Oxidation

Die a-Werte (GI. 3.1) fir die Untersuchung der H,-Oxidation am Staupunktstrémungsreaktor,
sowie die ausgewahlten Experimente zur Loschtemperatur- und Grenzschichtbestimmung,
sind in folgender Tabelle, Tabelle 4.2, zu finden. Fir die Detektion der Edukte wurde die

Analytikanordnung B verwendet und der Anteil der Reaktionsgase auf 12 VVol-% festgelegt.

Tabelle 4. 2: Auflistung der durchgefiihrten Experimente zur H,-Oxidation;
*stochiometrischer Punkt

Zundexperiment Léschexperiment Grenzschichtexperiment

0,3 v ~ N
0,4 v v )
0,5 v ~ N
0,6 v o o
0,66* v v v
0,7 v o ~
0,8 v 4 N
0,9 v o o

4.2.1 Zindexperimente

Alle durchgefiihrten Experimente sind in den Abbildungen B.8 — B.16 im Anhang B
dargestellt. In Abb. 4.6 ist eine Zusammenstellung der Experimente im Vergleich zur Blank-
Messung zu finden. Wie auch bei der CO-Oxidation sind die Differenzen zwischen oberen
und unteren Zindpunkt unterschiedlich. Diese Temperaturdifferenz steigt mit sinkendem o
ausgehend von a =0,9 bis zu a=0,5, wo der Maximalwert beobachtet wird. Die maximal
maogliche Warmefreisetzung ist bei vollstindigem Umsatz am stéchiometrischen Punkt zu
erwarten, der bei einem a-Wert von 0,66 liegt. An diesem Punkt werden alle Reaktionsgase
bei einem Umsatz von 1 vollstandig verbraucht. Allerdings wird, wie Abb. 4.7 zeigt, bei
keinem Messpunkt ein vollstandiger Umsatz erreicht. Auch bei der H,-Oxidation gilt der
Trend, dass bei a-Werten um 0,5 der Umsatz und damit die freigewordene Warmemenge am
groBten sind. Weiterhin kann beobachtet werden, dass bei sauerstoffreichen Bedingungen
(o < 0,4) keine Zlndung stattfindet und der Umsatz stérker abnimmt als bei brennstoffreichen
Bedingungen. Die Begrundung fur diese Beobachtung ist aus Abb. 4.8 ersichtlich, in der ein
Absinken der Zindtemperatur mit steigender Brennstoffkonzentration zu beobachten ist. Im

Vergleich zur Interpretation der CO-Oxidation kann in diesem Fall die Schlussfolgerung
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gezogen werden, dass Sauerstoffmolekiile die katalytische Oberflache vor Eintreten der
katalytischen ~ Zindung  bedecken.  Dieser  Effekt  bewirkt mit  steigender
Sauerstoffkonzentration in der Gasphase, dass weniger Wasserstoffmolekile an der
Oberflache adsorbieren und die chemische Reaktion langsamer stattfinden kann. Die Frank-
Kamenetskii-Bedingung wird nicht erfullt, das System verbleibt im Pra-Ziindzustand bei
sauerstoffreichen Bedingungen. Zur Ziindung ist die Adsorption des Wasserstoffs notig, der,
aufgrund der geringeren Adsorptionswahrscheinlichkeit im Vergleich zu Sauerstoff, bei
hoherer Temperatur erfolgt.

Fur die Wasserstoffoxidation an Platin wurde bereits eine gegenldufige Abhangigkeit
gefunden 53¢ %1 An Platin steigt die Zindtemperatur des Wasserstoffs mit steigender
Brennstoffkonzentration. In diesem Fall ist Wasserstoff die oberflachenbedeckende Spezies in
der Pra-Ziundphase. Im Vergleich zu Platin als Katalysatormetall ist die Adsorption von
Sauerstoff auf Rhodium starker begiinstigt, was durch einen gréReren Haftkoeffizienten S°
ausgedriickt werden kann. Die in der Literatur gefundenen Haftkoeffizienten fur Wasserstoff
an Platin und Rhodium sind in Tabelle 4.3 dargestellt:

Tabelle 4. 3: Haftkoeffizienten S° von Sauerstoff und Wasserstoff aus dem
Reaktionsmechanis_r_nus von Methan mit Sauerstoff an verschiedenen
Ubergangsmetallkatalysatoren

Sauerstoff Wasserstoff

s° an Rhodiumt®!
s° an Platint®!

Anhand der Untersuchungen bzgl. des Ziindverhaltens von Gasgemischen mit verschiedenen
a-Werten ist festzustellen, dass im Pra-Zindzustand der Sauerstoff, aufgrund seines
gegeniiber Wasserstoff groReren Haftkoeffizienten, die Oberflache bedeckt. In dem von
Schwiedernoch et al. ™! erstellten Mechanismus ist der Haftkoeffizient von Sauerstoff und
Wasserstoff gleichgesetzt, was nicht mit den hier gezeigten Untersuchungen ubereinstimmt.

[51]

In der Verdffentlichung von Deutschmann et al. hingegen entsprechen die

Haftkoeffizienten der Reaktionsgase an Platin der Interpretation der Ergebnisse des

Zindverhaltens von Wasserstoff mit Sauerstoff an Platin 5% 40

Aufgrund des
Zundverhaltens der Wasserstoffoxidation auf Rhodium mussen neue Werte flr die
Haftkoeffizienten von Wasserstoff und Sauerstoff gefunden werden.

Des Weiteren ist die Bindungsenergie zwischen Rhodium und Sauerstoff im Vergleich zu

Platin und Sauerstoff groRer. Dies ist ein Indiz fir die unterschiedliche Wechselwirkung der
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Metalle mit Sauerstoff B %), Es wurde bei sauerstoffreichen Bedingungen (o = 0,3; o = 0,25)
keine Zundtemperatur gefunden. Aufgrund der mit Sauerstoff bedeckten Oberflache, spricht
dies fur eine Vergiftung der aktiven Oberflache durch Sauerstoff unter Bildung von

Rhodiumoxid.

500

450

400 —®— Blank
- 0,4
350 + 0,5

300 +
250 H

200 +

Temperatur [°C]

150

100

50

6 8 10
Heizleistung [%]

Abbildung 4. 6: Katalysatortemperatur als Funktion der Heizleistung wahrend der H,-
Oxidation mit verschiedenen a-Werten im Vergleich zur Blank-Messung. Die Zahlenwerte in
der Legende entsprechen den a-Werten.
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Abbildung 4. 7: Darstellung der Abhéangigkeit des Umsatzes an der Katalysatoroberfléache
(d = 0 mm) von Sauerstoff von der Gaszusammensetzung o
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Abbildung 4. 8: Ziindtemperatur in Abhangigkeit von der Gaszusammensetzung () fur die
Wasserstoffoxidation an Rhodium
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4.2.2 LoOschexperimente

Fur die H,-Oxidation wurden drei Experimente zur Bestimmung des L&schpunkts
durchgefuhrt. Die Zind- und Loéschkurve flr die Gaszusammensetzung o = 0,4 ist in Abb. 4.9
zu finden. Die Loschtemperatur betragt fir diese Gaszusammensetzung 297 °C. Hierbei
wurde ein unerwartet groRes Hystereseverhalten gefunden, da der Loschpunkt bei geringerer
Heizleistung lag als der Startpunkt der Messung. Zur Bestimmung des Léschpunkts war eine
Verringerung der Heizleistung um 2,6 % notig. Aufgrund der stark exothermen
Wasserstoffoxidation (AHg =-286 kI mol™) wird im Vergleich zur CO-Oxidation
(AHR = -282 ki/mol™) mehr Warme freigesetzt. Dadurch wird im geziindeten Zustand die
inverse Frank-Kamenetskii-Bedingung erst nach langer Abkihlung erfullt. Durch den
Rickgang des Umsatzes wird weniger Reaktionswérme frei und der Betrag der
Reaktionswarme Q. néhert sich somit dem Betrag der Warmeverluste Q; an. Fur die

Ldschungsbedingung sind die beiden Terme gleich groR.

Wie in den Abbildungen im Anhang B (Abb. B.13 und Abb. B.15) ersichtlich ist, konnte fur
a=0,8 bzw. a =0,66 keine Loschtemperatur gefunden werden. Hier stabilisierte sich die
Temperatur nach der Abschaltung des Heizelements (Heizleistung = 0 %) bei 150 °C bzw.
225 °C. Der Grund hierfir ist der vergleichbar niedrige Zindpunkt (84 °C bzw. 117 °C).
Aufgrund des ausgepragten Hystereseverhaltens der Wasserstoffoxidation ware zur Findung
des Ldschpunkts eine Kihlung des Katalysators unter Raumtemperatur vonnoten. Dies ist
technisch in der Versuchsanlage momentan nicht realisierbar.

Fur die a-Werte von 0,8 bzw. 0,66 wurde die inverse Frank-Kamenetskii-Bedingung im
Rahmen der technischen Mdglichkeiten nicht erfullt. Zur VergroRerung des
Warmeverlustterms Q; musste der Reaktor bzw. die Oberflache gekuhlt werden, um die
Loschung der Reaktion zu initiieren. Die Reaktion kann bei diesen Gaszusammensetzungen

nach der Ziindung ohne weiteres Heizen autotherm betrieben werden.
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4.3 Oxidation und Partialoxidation von CH,

Die a-Werte (Gl. 3.1) fur die Untersuchung der CH4-Oxidation bzw. —Partialoxidation am
Staupunktstromungsreaktor, sowie die ausgewéhlten Experimente zur Léschtemperatur- und
Grenzschichtbestimmung, sind in Tabelle 4.4 zu finden. Fir die Detektion der Gasspezies,
CHg, O,, CO, CO; und H,0, wurde die Analytikanordnung C verwendet und der Anteil der
Eduktgase im Reaktionsgas auf 12 Vol-% festgelegt.

Tabelle 4. 4: Auflistung der durchgefuihrten Experimente zur Oxidation und Partialoxidation
von Methan; *stochiometrisch fur Totaloxidation; **stéchiometrisch fir Partialoxidation

Zundexperiment Lodschexperiment Grenzschicht- und Verkokungsexperiment

AN NEZ NI NN
QO N\N0
QOO N0

Im Anschluss an die Vorstellung und Diskussion der Ergebnisse der Zind- und
Loschexperimente wird auf die Abhangigkeit der Selektivitat zu CO und CO, der Reaktion
von Methan und Sauerstoff von der Gaszusammensetzung eingegangen. Hierbei werden die
Ergebnisse des Verkokungsexperiments aufgefiihrt und diskutiert.

4.3.1 Ziundexperimente

Alle durchgefuihrten Experimente sind im Anhang dargestellt. In Abbildung 4.10 sind die
Experimente in einem Diagramm im Vergleich mit einer Blank-Messung zusammengefasst.
In dieser Abbildung ist eine ansteigende Zindtemperatur mit abnehmender
Brennstoffkonzentration zu beobachten. Das Ziindverhalten dieser Reaktion unterscheidet
sich deutlich von der CO- und H,-Oxidation, da fiir bestimmte Gaszusammensetzungen
(0x=0,33; a=0,7; a=0,8) zwei Zundpunkte gefunden wurden. Das Maximum der

Temperaturdifferenz zwischen oberem und unterem Zindpunkt liegt bei einem a-Wert von
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0,4 (AT =115°C). Mit groRer werdendem Brennstoffanteil im Reaktionsgas wird diese
Temperaturdifferenz kleiner. Fir brennstoffarme Bedingungen (a < 0,33) konnte keine
Zundung beobachtet werden.

Die Besonderheit der Reaktion von Methan mit Sauerstoff ist, dass mehrere Parallel- bzw.
Folgereaktionen stattfinden konnen (Vgl. Unterkapitel 2.1). Der zweite Zindpunkt befindet
sich bei einer hoheren Temperatur im Vergleich zum ersten Ziindpunkt. Wie in Unterkapitel
4.3.3 dargestellt, findet eine Umverteilung der Produktgaskonzentrationen unter groRerer
Freisetzung von Wérme statt. Dies ist ebenfalls in Abb. 4.11 ersichtlich. Hier sind die
unterschiedlichen Umsatze bzgl. beider Edukte am oberen Ziindungspunkt und am letzten
Messpunkt aufgetragen. Fur die a —Werte zwischen 0,33 und 0,6 ist ein Umsatz von 1 fur
Sauerstoff bereits am oberen Zindpunkt zu beobachten. Zudem sind im Vergleich zur
Messung des letzten Messpunkts fiir die Gaszusammensetzungen von o = 0,33 bzw. a =0,7
deutliche Erhohungen des Verbrauchs von Methan bzw. Sauerstoff zu erkennen. Das
Maximum des Umsatzes von Methan liegt bei o=0,4, wobei mit grolRerer
Methankonzentration aufgrund des daraus resultierenden Mangels an Sauerstoff der Umsatz
kleiner wird. Bei zwei Reaktionen (oo=0,33 bzw. o =0,7) wurde eine zweite Zindung
beobachtet. Das Auftreten der zweiten Zindung innerhalb der Post-Zindphase ist ein Indiz
fur eine Umverteilung der Produktgaskonzentrationen. Vermutlich wird am letzten Messpunkt
bei hoherer Temperatur ein groRerer Anteil der Partialoxidationsprodukte, CO und H,
gebildet, da bei dieser Reaktion mehr Methan bei gleichbleibendem Sauerstoffumsatz
verbraucht wird.

Am stochiometrischen Punkt der Totaloxidation, o =0,33, geht in Richtung groRerer
Brennstoffkonzentration der Umsatz von Methan am letzten Messpunkt (Vgl. Abb. 4.11)
zuruck. Der limitierende Faktor hierfiir ist der Mangel an Sauerstoff, dessen Konzentration in
der Gasphase mit steigendem a-Wert zuriickgeht.

In Abb. 4.12 ist die Zlndtemperatur gegen die Gaszusammensetzung a aufgetragen. Hierbei
lasst sich eine mit der Wasserstoffoxidation vergleichbare Tendenz beobachten. Die
Zundtemperaturen fir die Methanoxidation sind bei hoheren Temperaturen zu finden. Die in
Abb. 4.12 Dbeobachtete Tendenz der sinkenden Zundtemperatur mit steigendem
Brennstoffgehalt im Gas bedeutet, dass in der Pré&-Zindphase die Rhodiumoberflache
vollstdindig mit Sauerstoffmolekilen bedeckt ist. Dieses Verhalten entspricht dem
Ziindverhalten der Methanoxidation an Platin, das in der Literatur beschrieben wird?**®l, Die

Wahrscheinlichkeit einer Adsorption von Methan wird mit steigendem o-Wert groBer, da freie
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Adsorptionsplatze aufgrund des hoheren Brennstoffgehalts im Gas bevorzugter mit
Methanmolekilen besetzt werden. Fur das Einsetzen der Reaktion sind weniger
Adsorptionsplatze notig und die Zindung kann bei geringerer Temperatur erfolgen. Im
sauerstoffreichen Bereich, also fur a < 0,33, konnte keine Ziindtemperatur gefunden werden.
Als Grund hierfur ist, wie auch bei der Oxidation von Wasserstoff, die starke Tendenz des

Rhodiums zur Ausbildung von Metall-Sauerstoff Bindungen anzufiihren 13 #°],
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Abbildung 4. 10: Katalysatortemperatur als Funktion der Heizleistung wahrend der
Oxidation bzw. Partialoxidation von Methan mit verschiedenen a-Werten im Vergleich zur
Blank-Messung. Die Zahlenwerte in der Legende entsprechen den a-Werten.
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Abbildung 4. 11: Umsatz an Katalysatoroberflache (d = 0 mm) von Methan bzw. Sauerstoff in
Abhéangigkeit der Gaszusammensetzung a fiir verschiedene Ziindexperimente am oberen
Ziundpunkt (,, @ ign*“) und am letzten Messpunkt (,, after ign )
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Abbildung 4. 12: Zindtemperatur in Abhangigkeit der Gaszusammensetzung () flr die
Oxidation bzw. Partialoxidation von Methan
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4.3.2 LoOschexperimente

In Abbildung 4.13 ist eine Zind- und Ldschkurve flr die Oxidation von Methan bei o = 0,33
gezeigt. An diesem Beispiel kann besonders gut der im vorigen Abschnitt (Unterkapitel 4.3.1)
bereits erwahnte zweite Zlndpunkt gezeigt werden (Abb. 4.13, B). Im Verlauf der
Loschkurve, wurden auch zwei Loschpunkte beobachtet, analog zur Zindkurve. Die erste
Loschtemperatur der Methanoxidation mit stochiometrischer Gaszusammensetzung (a = 0,33)
betragt 699 °C, die zweite Léschtemperatur betrdgt 629,6 °C.

Die Abweichung der Messpunkte im Pré-Ziindzustand von der Blank-Messkurve kurz vor
dem ersten Zindpunkt ist durch die Frank-Kameneskii-Bedingung (Gl. 2.1) zu erkl&ren. Um
diese Zundbedingung zu erfillen, muss der Frank-Kameneskii-Faktor y genau dem Wert 1
entsprechen. Dies bedeutet, dass kurz vor Erfillung der Ziindbedingung schon Wérme durch
die chemische Reaktion freiwerden muss. Die Wérme ist jedoch aufgrund des hohen
Waérmeverlusts noch nicht groR genug, um eine Ziindung zu initiieren. Die vor der Ziindung
freiwerdende Reaktionswéarme ist als Differenz zwischen den Kurven der Blank-Messung und
der Messung mit a = 0,33 sichtbar. Dieser Effekt ist bei anderen Ziindexperimenten zwar auch
erkennbar, allerdings nicht so ausgepréagt wie in Abb.4.13. Zur Erfullung der Zindbedingung
muss aufgrund der durch die héhere Temperatur bedingten groReren Wéarmeverluste eine
grollere Menge Methan umgesetzt und damit mehr Reaktionswérme freigesetzt werden.

Ein weiteres Loschexperiment flr den a-Wert 0,4 ist im Anhang B aufgefihrt (Abb. B.19). In
diesem ist ein gewohnlicher Verlauf ohne zweite Ziindung oder Ldschung zu beobachten.
Aufgrund der in diesem Fall zu groR gewahlten Temperaturschritte konnte keine genaue

Loschtemperatur bestimmt werden und wird deshalb hier nicht weiter beschrieben.
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Zundungs- und Loschverlauf der CH,-(Partial)-Oxidation
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Abbildung 4. 13: Katalysatortemperatur der Methanoxidation als Funktion der Heizleistung
mit der Gaszusammensetzung o = 0,33

4.3.3 Selektivitatsanalyse der Verkokungsmessung

Im Folgenden wird die Selektivitit zu CO und CO, in Abhéngigkeit der
Gaszusammensetzung betrachtet. Bezogen auf Methan als Edukt kann die Selektivitat der
Produkte (ber Gl. 3.7 berechnet werden. In Abb. 4.14 ist die Selektivitat eines Produkts der
Totaloxidation, CO,, und der Partialoxidation, CO, dargestellt. Bei hoherer Temperatur am
letzten Messpunkt kann eine geringfugig grofRere Selektivitdt zu Kohlenstoffmonoxid
beobachtet werden. Bei brennstoffreichen Bedingungen ist diese Erhdhung der Selektivitét
starker ausgepragt, da die Partialoxidation bei fetten Bedingungen aufgrund der Stochiometrie
bevorzugt ablduft. Aufgrund der komplexen Reaktionsmechanismen fir Partial- und
Totaloxidation, in denen die hier betrachteten Produktgase involviert sind, ist eine
Interpretation auf Basis von Elementarreaktionen nicht moglich.

Die Messung zur Verkokung der Partialoxidation von Methan ist in Abb. 4.15 zu finden. Bei
dieser Untersuchung wurde vor und nach der Grenzschichtmessung, im Abstand von 180 min,
ein Messpunkt aufgenommen. Hierbei &ndert sich die Produktverteilung signifikant, was
Schlussfolgerungen aus der Grenzschichtmessung erschwert. In  vorangegangenen
Untersuchungen mit diesem und anderen Brennstoffen von Canan Karakaya aus der

Arbeitsgruppe von Prof. Deutschmann hingegen fand wéhrend einer Grenzschichtmessung
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der Methanoxidation eine vernachléssigbare Veranderung der Produktkonzentration statt. Der
Reaktor wurde unter hoherem Gesamtdurck, 500 mbar, aber sonst gleichen Bedinungen,
betrieben. Alle Experimente fir die vorliegende Forschungsarbeit wurden bei geringerem
Druck (300 mbar) durchgefihrt. Dadurch konnte eine hohe Strémungsgeschwindigkeit von
bis zu 80 cm/s erzielt werden. Somit wird eine nahezu ideale Staupunktstrémung innerhalb
des Reaktors realisiert. Durch die im Vergleich zu den vorigen Messungen erhohte
Stromungsgeschwindigkeit, wird vermutlich der Durchsatz des Katalysators wesentlich

erhoht. Hierdurch konnte die Deaktivierung des Katalysators beschleunigt werden.
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08 2 —a— CO after ign
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Abbildung 4. 14: Selektivitat zu CO und CO, (bezogen auf CH,) an der Katalysatoroberflache
(d = 0 mm) in Abhangigkeit der Gaszusammensetzung fiir verschiedene Ziindexperimente am
oberen Zindpunkt (,, @ ign“) und am letzten Messpunkt (,, after ign*)
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Langzeitmessung zur Methan-Partialoxidation bei d = 0 mm
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Abbildung 4. 15: Darstellung der Verkokungsmessung zur Methan-Partialoxidation bei

700°C,d=0mm,a=0,5

62



Kapitel 4 — Ergebnisse und Diskussion

4.4 Oxidation und Partialoxidation von C;Hg

Die a-Werte (GI.3.1) fur die Untersuchung der CsHg-Oxidation am
Staupunktstromungsreaktor sind in Tabelle 4.5 zu finden. Dort werden auf(erdem die
ausgewahlten Experimente fir das Verkokungsexperiment dargestellt. Aufgrund der starken
Verkokungseffekte (Vgl. Abschnitt 4.4.2) konnte kein stationdrer Punkt fur die Aufnahme
eines Grenzschichtexperiments gefunden werden. Aus dem gleichen Grund wurde auf die
Durchfiihrung von Ldschexperimenten verzichtet. Fir die Detektion der Reaktionsgase wurde
die Analytikanordnung C verwendet und der Anteil der Reaktionsgase auf 12 Vol-%

festgelegt.

Tabelle 4. 5: Durchgefiihrte Experimente zur CzHg-Oxidation; *stéchiometrisch fir
Totaloxidation; **stochiometrisch fir Partialoxidation

Zundexperiment Verkokungsexperiment

Im Anschluss an die Vorstellung und Diskussion der Zundexperimente wird auf die
Abhangigkeit der Selektivitat zu CO und CO, der Reaktion von Propan mit Sauerstoff von der
Gaszusammensetzung eingegangen. Hierbei werden zusatzlich die Ergebnisse des
Verkokungsexperiments diskutiert.

4.4.1 Zundexperimente

In Abbildung 4.16 ist eine Zusammenfassung der durchgefuhrten Ziindexperimente zu finden.
Die einzelnen Experimente im Vergleich zur Blank Messung sind im Anhang B in den
Abbildungen B.23 - B.28 zu finden.

Die freigesetzte Reaktionswarme, in Form der Differenz zwischen oberem und unterem
Zundpunkt, steigt stetig mit geringer werdendem Anteil des Kohlenwasserstoffs im Gas (Abb.
4.16). Zudem ist in diesem Diagramm, wie auch in Abb.4.17 zu erkennen, dass mit steigender
Brennstoffkonzentration die Zindtemperatur sinkt. Fir den a-Wert 0,167, der

stdchiometrische Punkt fur die Totaloxidation, wurde keine Ziindung gefunden.
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Der Abfall der Reaktionswérme mit steigendem o-Wert ist damit zu erklaren, dass der
stochiometrische Punkt der Totaloxidation in einem stark brennstoffarmen Bereich
(a0 =0,167) liegt. Aufgrund der groRBen Reaktionsenthalpie kann fir gréRere o-Werte ohne
vollstandigen Umsatz an Propan trotzdem eine hohe Freisetzung der Reaktionswarme
erfolgen. Aufgrund der sinkenden Zindtemperatur mit steigender Brennstoffkonzentration
(Abb. 4.16 bzw. 4.17), ist festzustellen, dass die aktive Oberflache in der Pra-Ziindphase
nahezu vollstandig mit Sauerstoff bedeckt ist (Vgl. Abb. 4.17). Dies entspricht ebenfalls den
Beobachtungen bei der Reaktion von Methan mit Sauerstoff an Rhodium. Fiir ein a-Wert von
0,167 wurde kein Zindverhalten beobachtet. Der Grund hierfur ist die Vorbedeckung des
Sauerstoffs an Rhodium und der vermutliche ablaufenden Reaktion des Sauerstoffs mit dem
Katalysatormetall zum Metalloxid. Im Vergleich zur Methanoxidation
(400 °C< Tign < 600 °C) findet die Zundung bei vergleichsweise niedrigeren Temperaturen
(350 °C< Tign <400 °C) statt. Die zur Reaktion nétige Spaltung der ersten C-H-Bindung des
Brennstoffs benttigt bei Methan (ca. 435 kJ/mol 1) wesentlich hohere Energie als bei
Propan (ca. 395 kJ/mol®™),

In Abb. 4.18 ist der Umsatz am oberen Ziindpunkt und am letzten Messpunkt von Sauerstoff
bzw. Propan in Abhdangigkeit von der Gaszusammensetzung gezeigt. Es kann fir die
untersuchten Bedingungen kein vollstandiger Umsatz fur Propan beobachtet werden. Der
Umsatz des Propans geht mit groRerer Brennstoffkonzentration zuriick. Bei hoheren
Temperaturen im Vergleich zum oberen Zindpunkt ist der Umsatz beider Spezies gréRer, im
Fall von Sauerstoff ist der Umsatz 1. Generell erhéht sich der Umsatz beider Spezies mit der
Temperatur. Ein vollstandiger Umsatz des Propans wére nur bei Ablaufen der Partialoxidation
fur o = 0,4 (stoch. fur Partialoxidation) moglich. Daraus kann geschlossen werden, dass die
Totaloxidation bei diesen Temperaturen aufgrund des flir diese Gaszusammensetzung
niedrigen Verbrauchs tberwiegt. Der Ruckgang des Umsatzes von Propan ist aufgrund des
deutlich erhohten Anteils an Propan im Vergleich zu Sauerstoff zu erklaren. Die generelle
Tendenz, dass mit steigender Brennstoffkonzentration weniger Umsatz beider Spezies am
Zundpunkt generiert wird, ist mit der ebenfalls sinkenden Temperatur zu erklaren, bei der die
Reaktion von Propan mit Sauerstoff nicht vollstdndig ablaufen kann.

Dennoch kann bei der Betrachtung dieser Kurven keine Aussage getroffen werden, welche
Reaktion beglnstigt ist. Die Diskussion der Selektivitat der Reaktion zu CO und CO; ist im

folgenden Unterkapitel zu finden.
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Abbildung 4. 18: Umsatz an Katalysatoroberflache (d = 0 mm) von Propan und Sauerstoff in
Abhéangigkeit der Gaszusammensetzung fiir verschiedene Zundexperimente am oberen
Ziundpunkt (,, @ ign*“) und am letzten Messpunkt (,, after ign*)

4.4.2 Selektivitatsanalyse der Verkokungsmessung

Die Selektivitat der Produkte CO bzw. CO, in Abhédngigkeit von der Gaszusammensetzung ist
in Abb. 4.19 zu finden. Hierbei représentieren diese Gase die Produkte der Partial- bzw. der
Totaloxidation. Generell lauft die Totaloxidation im betrachteten Temperaturbereich
(350 °C < T <550 °C) im Vergleich zur Partialoxidation bevorzugt ab. Dies kann aufgrund
des bei diesen Temperaturen grofRen Anteils von CO, festgestellt werden. Diese Tendenz ist

bei Methan ebenfalls beobachtet worden.

Fur Propan wurde zunéchst versucht, eine Grenzschichtmessung flr stéchiometrische
Zusammensetzung der Partialoxidation durchzufiihren. Diese Messung ist jedoch nicht
aussagekraftig und wird hier nicht weiter aufgefiihrt. Wesentlich aussagekréftiger ist die
Verkokungsmessung, die im Anschluss an diese Grenzschichtmessung stattfand. Das
Ergebnis der Verkokungsmessung fur einen a-Wert von 0,4 bei T =650 °C ist in Abb. 4.20
dargestellt. Der Startzeitpunkt der Reaktion wird mit dem Zugeben der Gase mit der Zeitt=0
festgelegt. Nach erster Stabilisierung nach 30 Minuten wurde der erste Punkt aufgenommen.
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In diesem Fall werden hauptséchlich die Produkte der Partialoxidation, namlich Wasserstoff
und Kohlenstoffmonoxid, gebildet. Nach Aufnahme der Grenzschicht, wurde an der gleichen
Position bei t = 120 min eine weitere Messung durchgefuhrt. Hierbei wurde festgestellt, dass
die Reaktionsrichtung sich in Richtung der Totaloxidation umgekehrt hat. Eine sinnvolle
Interpretation der vorangegangenen Grenzschichtmessung ist aus diesem Grund nicht moglich
und wird daher hier nicht aufgefiinrt. Die Anderung der Produktkonzentration kann auf eine
chemische Reaktion des Katalysatormaterials, beispielsweise durch Verkokungseffekte,
zurlickgefuhrt werden. Im weiteren Verlauf der Messung stabilisierte sich die
Zusammensetzung der Produktgase. Bei Abbruch der Messung bei t =200 min lag der
Molenbruch von Kohlenstoffdioxid bei 0,025. Die Werte des Molenbruchs der Produkte der
Partialoxidation, Kohlenstoffmonoxid und Wasserstoff lagen bei 0,017 bzw. 0,005. Dies
entspricht einem Riickgang im Vergleich zur Startmessung bei t = 30 min von tber 70 % bzw.
90 %. In vorangegangenen Untersuchungen von Canan Karakaya aus der Arbeitsgruppe von
Prof. Deutschmann wurde keine vergleichbare Verkokung fur dieses Experiment gefunden,
wobei der Reaktor bei htherem Gesamtdurck (500 mbar) unter sonst gleichen Bedingungen
betrieben wurde. Alle Experimente dieser Forschungsarbeit wurden bei 300 mbar
durchgefuhrt. Daher liegt der Schluss nahe, dass durch die daraus resultierende Erhéhung der
Stromungsgeschwindigkeit der Durchsatz des Katalysators wesentlich erhéht wird. Dadurch
wird die Deaktivierung des Katalysators ebenfalls beschleunigt und es findet eine

Umverteilung der Produktgaszusammensetzung statt.
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Abbildung 4. 19: Auftragung der Selektivitat zu CO und CO; (bezogen auf C3Hg) gegen die
Gaszusammensetzung fur verschiedene Ziindexperimente am oberen Zundpunkt (, @ ign*“)
und am letzten Messpunkt (,,after ign*)
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Abbildung 4. 20: Darstellung der Verkokungsmessung zur Propan-Partialoxidation bei
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4.5 Katalysatorcharakterisierung durch Rasterelektronenmikroskopie
(REM)

Wahrend der experimentellen Arbeit wurden zwei verschiedene Katalysatoren (Proben 3 + 4,
Tabelle 4.6) verwendet, die durch Rasterelektronenmikroskopie charakterisiert wurden.
Aufgrund der manuellen Préparation der Katalysatoren ist es unerldsslich, diese auf
Morphologie und Eigenschaften der katalytischen Schicht zu untersuchen. Aus diesen
Untersuchungen konnen Schliisse gezogen werden, ob die Préparationsmethode es erlaubt,
vergleichbare Katalysatoren herzustellen.

Tabelle 4. 6: Verwendete Katalysatoren flir REM-Analysen

Anzahl Sprihvorgange Fur Reaktion verwendet
INGE ) 0 O
2 (Referenz) 11 O
3 11 v/, CO-, H,-, CH4-Oxidation
4 11 v', C3Hg-Oxidation

Zwei der durch REM-Untersuchungen erhaltenen Bilder sind in den folgenden Abbildungen
(Abb. 4.21, Abb. 4.22) dargestellt. In Abb. 4.21 ist der Querschnitt der Referenzprobe 2
gezeigt. Die raue Oberflache der Rohform aus Al,O3-Keramik ist in Weil3 dargestellt. Die
aufgetragene Schicht aus Rhodium und Al,O3 ist in dieser Abbildung dunkel kontrastiert. In
Abb. 4.21 ist zu erkennen, dass durch die Auftragung der Rhodium-Aluminiumoxid-Schicht
durch die Spray-Methode die Unebenheit des Rohmaterials geglattet wird und eine im
Vergleich zum Rohmaterial nahezu flache Oberflache gebildet wird. Durch die Glattung der
Oberflache des Rohmaterials variiert die Schichtdicke von 120 um bis 30 um, was durch
weitere REM-Aufnahmen an anderen Proben und Positionen der gleichen Probe bestatigt
wird. Zudem wird mit Hilfe der weiteren REM-Aufnahmen beobachtet, dass sowohl an den
Referenzproben als auch an den gebrauchten Katalysatoren die Morphologie ahnlich ist. Die
raue Oberflache der Rohform aus Aluminiumoxidkeramik wird komplett von der
aufgetragenen Rhodium-Aluminiumoxid-Schicht aufgefillt, sodass die Oberflache nach der
Auftragung nahezu flach ist. Die Dicke der Rhodium-Aluminiumoxid-Schicht betragt bei
allen praparierten Katalysatoren zwischen 30 um und 120 pum, je nachdem wie tief die

Unebenheit der Rohform ist.

In Abb. 4.22 sind mit dem Rasterelektronenmikroskop gefundene Rh-Partikeln an Probe 3
dargestellt. Die Rhodiumpartikel haben eine GroRe von 130 nm bis 100 nm. Durch die
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begrenzte Aufldsungsfahigkeit des Rasterelektronenmikroskops kdénnen Kkleinere Partikel
nicht detektiert werden. Fir andere Proben bzw. Positionen wurden vereinzelt weitere Partikel
gefunden, deren Grof3e den in Abb. 4.22 gezeigten Partikeln in etwa entspricht. Diese REM-
Aufnahmen sind nicht weiter aufgefiihrt. Aufgrund der auf verschiedenen Katalysatoren
(Proben 2,3 und 4) gefundenen Partikeln kann geschlossen werden, dass die hohe Temperatur
wéhrend der Benutzung auf die GréRRe der Rhodiumpartikel durch Sinterung wenig Einfluss

hat.

Es wurden fir jeden Katalysator mindestens zwei verschiedene Orte gemessen, um die
Ergebnisse miteinander vergleichen zu kdnnen. Dennoch ist die Analyse der PartikelgroRen
und —Verteilung nicht reprasentativ, da kleinere Partikel (<100 nm) durch das Gerat nicht
aufgeldst werden konnten. Zudem ist die Beobachtungsflache klein gegentiber der Oberflache
des Katalysators, was eine reprasentative Aussage Uber die Partikelverteilung nicht mdglich
macht. Dennoch kann diese Charakterisierungsmethode Aufschluss tber die Morphologie der
Oberflache geben. Die Oberflache ist nahezu flach und kann fir die Modellierung der
Stromung als Flache ohne Stérpunkte angesehen werden, wie es auch in Abschnitt 2.3

postuliert wurde.

Unebenheit des Rohmaterials

|

Rh-Schicht

0;-Keramik

Rohmaterial

Al,

Abbildung 4. 21: VergroRerung des Querschnitts des Katalysators zur Analyse der
Katalysatorschicht und des Rohmaterials der Referenzprobe 2 (fertiger Katalysator ohne
Benutzung im Reaktor)
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145 nm

115 nm

133 nm

Abbildung 4. 22: Sicht auf Katalysatorschicht zur Auflésung von Rhodiumpartikeln der
Probe 3
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4.6 Zusammenfassung der Ergebnisse

In diesem Kapitel werden die diskutierten Ergebnisse noch einmal kurz zusammengefasst.
Zudem wird eine brennstofflibergreifende Tendenz der Ziindtemperaturen erstellt.

In Abb. 4.23 ist eine Zusammenstellung der Zundtemperaturen aller Brennstoffe gezeigt.
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Abbildung 4. 23: Ziindtemperaturen verschiedener Brennstoffe in Abhangigkeit der
Gaszusammensetzung

Fur alle Kohlenwasserstoffe, sowie fiir Wasserstoff, sinkt die Zindtemperatur mit steigender
Konzentration des jeweiligen Brennstoffs. Aus diesem Grund wird in der Pra-Zindphase von
einer vollstandigen Bedeckung der Oberflache durch Sauerstoffmolekiile ausgegangen. Eine
katalytische Zundung findet statt, wenn Molekile beider Spezies am Katalysator adsorbiert
sind. Bei steigender Temperatur wird die Desorption der adsorbierten Molekile beginstigt.
Fur eine hohe Adsorptionswahrscheinlichkeit von Brennstoffmolekilen ist eine hohere
Konzentration  des  Brennstoffs in  der  Gasphase  vonnéten. Ist die
Adsorptionswahrscheinlichkeit der Brennstoffmolekiile grofer, so erfolgt die Zindung bei
niedrigerer ~ Temperatur.  Somit  sinkt die  Zindtemperatur ~ mit  steigender
Brennstoffkonzentration. Der umgekehrte Trend ist fiir den Brennstoff Kohlenstoffmonoxid

erkennbar. Hier bedecken die CO-Molekiile in der Pré-Ziindphase die Oberflache, was aus der
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steigenden Zundtemperatur mit steigender Brennstoffkonzentration in der Gasphase

geschlossen werden kann.

Die Wahrscheinlichkeit der Adsorption einer Gasspezies am Katalysatormetall kann mit dem
Haftkoeffizienten der entsprechenden Spezies direkt korreliert werden (Gl. 4.2). Bei der
Interpretation der Zundexperimente lasst sich eine Tendenz fir die Haftkoeffizienten der
verwendeten Brennstoffe bestimmen. Im Vergleich zu Sauerstoff besitzt das
Kohlenstoffmonoxidmolekil einen grélReren Haftkoeffizienten an Rhodium, wie es in der
Literatur bereits in verschiedensten Reaktionsmechanismen formuliert wurde!*> 2238, Fiir die
Kohlenwasserstoffe Methan und Propan hingegen wird ein Kkleinerer Haftkoeffizient
beobachtet, wie es in der Literatur von Hartmann et al. publiziert wurde 2. Aufgrund des
Zindverhaltens bei der Wasserstoffoxidation ist die Erkenntnis, dass Wasserstoff einen
geringeren Haftkoeffizienten aufweist als Sauerstoff. Dies ist in der Literatur nach aktuellem
Wissensstand des Autors unbekannt. Haufig wird der Haftkoeffizient von Sauerstoff mit dem
von Wasserstoff an Rhodium gleichgesetzt ™ ?. In dieser Forschungsarbeit konnte jedoch
nachgewiesen werden, dass diese Interpretation dem Ziindverhalten der Wasserstoffoxidation

widerspricht.

Fur alle untersuchten Brennstoffe konnte keine Zindung bei stark sauerstoffreichen
Bedingungen gefunden werden. Die katalytische Aktivitat ist in diesem Bereich wesentlich
geringer aufgrund der Reaktion zwischen Rhodium und Sauerstoff zu Rhodiumoxid. Dieses
kann allerdings in reduzierender Atmosphére, also mit geringem Sauerstoff- und hohem
Brennstoffanteil, wieder zu elementarem katalytisch aktivem Rhodium bei relativ geringen
Temperaturen % 52531 regeneriert werden. Die katalytische Aktivitat des elementaren
Rhodiums ist aufgrund des Auftretens der katalytischen Zindung und der hohen Umsétze bei
brennstoffreichen Bedingungen von a > 0,3 zu finden. Dies stimmt mit den Forschungen von
Ziauddin, Veser et al.®” % (iberein, in denen postuliert wurde, dass Rhodium vor allem in

fetter Fahrweise gute katalytische Aktivitat zeigt.
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5 Modellierung

In diesem Kapitel werden auf Grundlage der Staupunktstrémung die im Rahmen dieser Arbeit
durchgefuhrten Grenzschichtmessungen fur verschiedene Reaktionen modelliert.

Mit Hilfe der Simulation der Grenzschicht kann die Validitat der von der Arbeitsgruppe
Deutschmann entwickelten Reaktionsmechanismen uUberprift werden. Hierzu wird das
Programm SPIN, welches dem Programmpaket CHEMKIN (Fa. Reaction Design Inc.)
angehort, verwendet®™!. Das Programm SPIN erlaubt eine Modellierung von
eindimensionalen Staupunktstromungen in dem in Abb.2.2 gezeigten CVVD-Reaktor. Hierbeli
werden der Druck im Reaktor, die Stromungsgeschwindigkeit, die Oberfladchentemperatur, die
Einlasstemperatur, der Umsatz und die Gaszusammensetzung des Einlasses angegeben.
Hieraus berechnet das Programm das Temperatur- und Konzentrationsprofil aller
Reaktionsgase in Abhangigkeit des Abstands zur Katalysatoroberfliche in der
Staupunktstromung. Als zugrunde liegender Reaktionsmechanismus wird ein noch nicht
veroffentlichter Oberflachenreaktionsmechanismus verwendet, der von Lubow Maier aus der
Arbeitsgruppe Deutschmann zur Verfligung gestellt wurde (Vgl. Anhang C.). Als Basis wurde
der Mechanismus von Schwiedernoch et. al™! verwendet, wobei v.a. der Mechanismus der
CO-Oxidation verbessert wurde.

Es wurden Simulationen fiir drei Grenzschichtexperimente durchgefihrt. Diese sind in den
Abbildungen 5.1 — 5.3 zu finden. Es wurden Grenzschichten von drei verschiedenen

Brennstoffen simuliert.

An der Grenzschichtmessung wird die Transportlimitierung der Reaktion in der Post-
Zundphase sichtbar. Die Grenzschicht beschreibt den Stoffiibergang des Reaktoreinlasses
(d > 8 mm) zur Katalysatoroberflache (d = 0 mm). Hierbei wird die Fahigkeit der Produktgase
sichtbar, entgegen der senkrecht zur Oberflache gerichteten Strémung zu diffundieren bzw.
die Féhigkeit der Edukte sichtbar, zum Katalysator hin zu diffundieren. An der
Katalysatoroberflache kénnen Edukte in der Gasphase wahrend der Reaktion nachgewiesen
werden. In diesem Fall ist die Diffusion langsam gegentiber dem Verbrauch an Edukt. Die
Reaktion ist somit stark transportlimitiert, wie im Fall der Grenzschichtmessung der CO-
Oxidation und der CH,4-Oxidation zu beobachten ist (Abb. 5.1 bzw. Abb. 5.3). In Abb. 5.2 ist

die Grenzschichtmessung der H,-Oxidation gezeigt. Hier kann beobachtet werden, dass die
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beiden Edukte, Wasserstoff und Sauerstoff, ein unterschiedliches Diffusionsverhalten haben.

Der geringe Konzentrationsunterschied des Wasserstoffs zwischen Gaseinlass und Oberflache

zeigt eine sehr schnelle Diffusion des Wasserstoffs in Richtung Katalysatoroberflache. Der

Sauerstoff hingegen wird an der Oberflache fast verbraucht, da der Sauerstoff langsamer zum

Katalysator hin diffundiert. Somit ist die Wasserstoffoxidation aufgrund der langsamen

Diffusion des Sauerstoffs zum Katalysator hin transportlimitiert. Erst bei Einlassbedingungen

(d >8 mm) ist die entsprechende Produktkonzentration unterhalb der Detektionsgrenze der

Analytik und kann gleich null gesetzt werden, wie es bei der Grenzschichtmessung der CO-
und CH,4-Oxidation der Fall ist.

Die Grenzschichtmessung der Propanoxidation ist aufgrund der starken Verkokung nicht

aussagekraftig und wird hier nicht weiter aufgefuhrt.

Molenbruch

0,05

0,04 |m

0,03

0,02

0,01
L]

0,00 -

Simulation der Grenzschicht zur CO-Oxidation
(CO=4,5%; 0,=3%; 0=0,6)

CO2 sim
B CO2exp
CO sim
. COexp

Distanz zur Oberflache [mm]

Abbildung 5. 1: Experiment (Symbol) und Simulation (Linie) der CO-Oxidation fir eine
Gaszusammensetzung von a = 0,4 bei T =290 °C
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Simulation der Grenzschicht zur H2-Oxidation

. (H,=8%; O, =4%, o =0,66)
0,08 +
0,07 H
- H2 exp
oo ] H2 sim
- B O2exp
. 02 sim
(&)
S |
2 0,04 1 - -
@ |
)
= 0,03 4
0,02 +
0,01 4
0,00 ]I T T T T T T T T T T T T T T 1
0 1 2 3 4 5 6 ! ’

Distanz zur Oberflache [mm]

Abbildung 5. 2: Experiment (Symbol) und Simulation (Linie) der H,-Oxidation fiir
stochiometrische Gaszusammensetzung (a = 0,66) bei T = 305 °C

Simulation der Grenzschicht zur CH4-Partianxidation

0,07 4
(CH,=6%; 0,=6%; a=0,5)
A
0,06 + *
B CO2exp
0,057 CO2 sim
® COexp
5 0,04 - —— CO sim
= A CH4exp
£ A —— CH4 sim
% 0,03 ® 02exp
s 1 ——02sim
] H2 exp
0,02 + .
H2 sim
0,01 4"
1
0,00 T B — T T
0 2 4 6 8

Distanz zur Oberflache [mm]

Abbildung 5. 3: Experiment (Symbol) und Simulation (Linie) der CH4-Partialoxidation fur
eine Gaszusammensetzung von o = 0,5 (stochiometrisch fir CH,4-Partialoxidation) bei
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Fur die CO-Oxidation (Abb. 5.1) sind die Werte der Simulation und Experiment ahnlich.
Dennoch wird die Abweichung der Simulation vom Experiment mit abnehmendem Abstand
zum Katalysator grofier. Bei groBem Abstand, was den Einlassbedingungen entspricht, sind
die Werte der Simulation und des Experiments gleich. Da die Einlassbedingungen dem
Programm vorgegeben sind, kann hieraus die Validitat der Kalibrierungsrechnung bestimmt
werden. Die Sauerstoffkomponente wurde hier nicht gemessen und aufgetragen. Die
Grenzschichtmessung fand am oberen Zundpunkt statt, also bei der geringstmdglichen
Temperatur (T =290 °C) nach dem Einsetzen der Reaktion. Aufgrund der geringen
Reaktionstemperatur fallt der berechnete Molenbruch von CO (Xco = 0,004) im Vergleich
zum Experiment (Xco =0,009) zu klein aus. Der Mechanismus beschreibt den Umsatz
demnach fur niedrige Temperaturen nicht angemessen, da dieser flir die
Methanpartialoxidation ausgelegt ist, die bei T =700°C stattfindet. Bei hoheren

Temperaturen sollte die Diskrepanz zwischen Experiment und Modell geringer ausfallen.

Bei der Simulation der Grenzschichtmessung der H,-Oxidation (Abb.5.2) wurde die
Simulation des Produkts aufgrund fehlender Produktkonzentrationen des Experiments
ausgelassen. Es wurde fiir den Sauerstoffmolenbruch eine sehr gute Ubereinstimmung
(Abweichung von bis zu 6 %) mit dem Experiment trotz niedriger Reaktionstemperatur
gefunden. Die Simulation des Wasserstoffkonzentrationsprofils liefert eine geringere
Ubereinstimmung (Abweichung von bis zu 16 %) mit dem Experiment. Als Grund dafiir ist
die im Vergleich zum Sauerstoff schnellere Diffusion des Wasserstoffs zur
Katalysatoroberflache hin anzusehen. Diese schwer vorhersagbare temperaturabhéngige
Diffusion ist der Grund daflir, dass an der Oberflache ca. 80 % der Einlasskonzentration
vorliegt. Der Sauerstoff hingegen diffundiert wesentlich langsamer, was sich daran zeigt, dass

der Molenbruch an der Oberflache nahe Null ist.

Die Konzentrationsprofile der Edukte der Methanoxidation (Abb. 5.3), Methan und
Sauerstoff, werden sehr gut vorausgesagt. Die Abweichung zwischen Simulation und
Experiment sind flr diese Spezies nicht groRRer als 16 %. Die Produktkonzentrationen von
CO,, CO und H; weichen starker ab. Allerdings wurde fur diese Reaktion bei gleichen
Bedingungen eine Verkokungsmessung durchgefiihrt, in der die Produktkonzentrationen sich
mit der Zeit wesentlich verédndern (Vgl. Kapitel 4.3.3). Fir die Durchfiihrung und die
anschlief’ende Simulation der Grenzschichtmessung missen die Bedingungen jedoch konstant

bleiben, was hier nicht der Fall ist. Dies macht die Interpretation auf Basis einer normalen
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Grenzschichtmessung nicht moglich und erklart die groRe Diskrepanz zwischen den

simulierten und experimentellen Werten der Produktkonzentrationen.

Trotz der vorhandenen Abweichungen kann der Reaktionsmechanismus flr die Simulation
der Experimente verwendet werden. Es wird eine qualitative Voraussage des
Konzentrationsverlaufs ermdglicht. Die Eduktkonzentrationen werden bis auf Wasserstoff gut
vorausgesagt, wahrend die berechneten Produktkonzentrationen der Methanoxidation
aufgrund der Instationaritdt der Gaszusammensetzung wahrend des EXxperiments vom
Experiment abweichen. Auch bei der CO-Oxidation konnte eine Abweichung der Werte
zwischen Simulation und Experiment der Produktkonzentration festgestellt werden. Hierbei
ist der berechnete Umsatz des Kohlenstoffmonoxids im Vergleich zum Experiment zu klein.
Der Grund dafur ist der beschrankte Gultigkeitsbereich des Reaktionsmechanismus bzgl. der
Temperatur. Das Experiment wurde bei einer relativ geringen Temperatur (T =290 °C)
durchgefuhrt, der Reaktionsmechanismus ist jedoch fur die Partialoxidation von Methan
ausgelegt, die erst bei ca. 700 °C stattfindet!™®.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Aufgrund des stetig steigenden Energiebedarfs und der begrenzten Verfugbarkeit der fossilen
Energietrager wie Ol und Erdgas miissen bestehende Energiegewinnungsprozesse so effizient
wie moglich gestaltet werden. Die katalytische Partialoxidation von Kohlenwasserstoffen an
Rhodiumkatalysatoren verspricht eine hohe Ausbeute an Synthesegas. Das Synthesegas kann
fir die Synthese wichtiger Grundchemikalien oder fur Energiegewinnung aus Wasserstoff
mittels Brennstoffzellen verwendet werden. Zur weiteren Verbesserung der Reaktion bzgl.
Ausbeute  und  Selektivitdt  der  gewilnschten  Produkte  sind  umfassende
reaktionsmechanistische Untersuchungen unerldsslich. Die Erforschung der katalytischen
Zundung kann als Grundbaustein solcher Untersuchungen angesehen werden. Die
katalytische Ziindung ist definiert als der Punkt, an dem das Reaktionssystem ohne &uferes
Beheizen seine Reaktionstemperatur durch freiwerdende Reaktionswérme aufrechterhalten
kann. Eine katalytische Zlindung findet statt, wenn die Menge an freigesetzter Warme groier
ist als die Warmeverluste des Systems (Frank-Kamenetskii-Bedingung). Die katalytische
Zundung findet ausschliel3lich an einer katalytischen Oberflache statt. Somit wird eine
experimentelle Anordnung benétigt, in der die katalytische Zundung durch einen prompten
Temperaturanstieg zu beobachten ist und Gasphasenreaktionen auszuschlieRen sind. Dies ist
in einer Staupunktanordnung gewaéhrleistet. In dieser Anordnung trifft das Reaktionsgas mit
hoher Strdmungsgeschwindigkeit senkrecht auf eine katalytisch aktive Oberflache auf und
stromt gleichméRig an den AuRenwanden der Oberflache ab. Diese Anordnung bringt
zusétzlich den Vorteil, dass bei der Berechnung des Strémungsprofils im Reaktor
vereinfachende Annahmen gemacht werden kdnnen. Die verwendete Vernachlassigung des
radialen Stoff- und Warmetransports senkt die Rechenzeit enorm im Vergleich zur
Verwendung der vollstdndigen Navier-Stokes-Gleichungen. Das Problem reduziert sich auf
die eindimensionale Behandlung der Variablen der Gaszusammensetzung und der

Temperatur. Diese Variablen hangen lediglich vom Abstand zur katalytischen Oberflache ab.

In der Literatur sind Experimente zur katalytischen Ziindung von den hier auch betrachteten
Brennstoffen Kohlenstoffmonoxid, Wasserstoff und Methan an Platin zu findent®2 3437 40-41. 45,
%1 Obwohl Rhodium breite Anwendung findet als Katalysator, ist die katalytische Ziindung

an Rhodium im Vergleich zu Platin wenig erforscht 738 %2 %1 Dije in dieser Arbeit
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durchgefuhrten Ziindexperimente sind in der Literatur teilweise unbekannt und stellen somit

einen groRen Beitrag zum Verstandnis der katalytischen Ziindung an Rhodium dar.

Bei der Untersuchung der katalytischen Ziindung kénnen Aussagen bzgl. der Bedeckung der
katalytischen Oberflache in der Pra-Ziindphase getroffen werden. Im Rahmen dieser Arbeit
wurde herausgefunden, dass im Vorfeld der katalytischen Ziindung der Oxidation von
Wasserstoff, Methan und Propan die aktive Oberflache mit Sauerstoffatomen bedeckt ist. Dies
ist aus der Abhéngigkeit der Zindtemperatur von der Gaszusammensetzung zu entnehmen.
Diese Interpretation basiert auf der Beobachtung, dass bei sinkender Temperatur die
Brennstoffkonzentration ansteigt. Mit steigendem Brennstoffanteil im Reaktionsgas ist die
Wahrscheinlichkeit der Brennstoffadsorption grolier. Bei steigender Temperatur werden durch
schnellere Desorption Adsorptionsplatze frei, die durch die hoéhere Konzentration des
Brennstoffs bevorzugt von Brennstoffmolekiilen besetzt werden. Die chemische Reaktion
kann bei niedrigerer Temperatur einsetzen, da weniger Adsorptionspléatze zur katalytischen
Zindung notig sind, wenn die Adsorptionswahrscheinlichkeit des Brennstoffs durch seine
hohere Konzentration grofRer ist. Der gegenlaufige Trend wurde fur Kohlenstoffmonoxid
gefunden. Hier bedeckt Kohlenstoffmonoxid, ein bekanntes Katalysatorgift, den gréfiten Teil
der Oberflache im Vorfeld der Reaktionsziindung. Die Ziindtemperatur steigt mit htherer CO-
Konzentration an. Des Weiteren wurde durch die Untersuchungen bestétigt, dass eine
katalytische Zundung im brennstoffarmen Bereich bei allen getesteten Brennstoffen aufgrund
der zu starken Oxophilie des Rhodiums nicht stattfindet. Diese Zlindexperimente sollten in
Zukunft noch ausgeweitet werden. Die Untersuchung der katalytischen Zindung der C2-
Spezies, wie Ethan, Ethylen oder Acetylen, sowie von weiteren C3-Spezies, wie Propylen
erganzt die vorliegende Forschungsarbeit. AulRerdem sollte zusatzlich das Zundverhalten von
Kraftstoffen aus erneuerbaren Rohstoffen, wie z.B. Ethanol untersucht werden. Diese
Untersuchungen sollen als Grundlage zur Optimierung bestehender Reaktionsmechanismen

zur Partialoxidation von hoheren Kohlenwasserstoffen oder Ethanol verwendet werden.

Bei der Simulierung der Grenzschicht der Kohlenwasserstoffoxidationen wurde beobachtet,
dass eine hohe Stromungsgeschwindigkeit einen groBen Durchsatz am Katalysator
ermoglicht. Der Katalysator wiederum kann dadurch innerhalb von Minuten teilweise
deaktiviert werden, wodurch sich die Produktgasverteilung veréndert. Aufgrund dieser
verschiedenen Voraussetzungen zwischen Simulation und Experiment, weicht die Simulation

der Grenzschicht vom Experiment stark ab, was die Interpretation erschwert. Dieses Problem
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kann durch Variation des Drucks im Reaktor bei weiteren Untersuchungen genauer definiert
werden und die optimalen Reaktorbedingungen fir die Aufnahme  dieser
Grenzschichtmessungen gefunden werden. Die Simulation der Konzentration der Reaktanden
verliefen bei hohen Temperaturen mit guter Ubereinstimmung zum Experiment, jedoch bei
vergleichsweise niedrigen Temperaturen wird ein zu hoher Umsatz aus der Simulation

erhalten.

Als Ergénzung zu den in dieser Arbeit durchgefiihrten Experimenten, kann die Abhangigkeit
der Zindung vom Reaktorsystem untersucht werden, indem ausgewahlte Experimente unter
Verwendung von Wabenkatalysatoren bei gleichen Gaskonzentrationen durchgefuhrt werden.
In diesem Reaktorsystem ist eine préazisere Detektion der Reaktionsprodukte der
Zundexperimente mdoglich und es kdnnen daher mdgliche Precursoren der Verkokung
nachgewiesen werden. Zudem kann in diesem Reaktortyp die Abhéngigkeit der Ziindung von

der Beladung des Katalysators mit katalytisch aktivem Material untersucht werden.
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Anhang

A. Kalibrierungsgerade

1) Kalibriervariante A
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Abbildung A. 1: Kalibrierkurve von CO, mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaB R?;
Messbedingung: Kalibriervariante A, Analytikanordnung C
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Abbildung A. 2: Kalibrierkurve von CO mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaR R?;
Messbedingung: Kalibriervariante A, Analytikanordnung C
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Abbildung A. 3: Kalibrierkurve von CH4 mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaB R?;
Messbedingung: Kalibriervariante A, Analytikanordnung C

Abbildung A. 4:
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Abbildung A. 5: Kalibrierkurve von C,H, mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaB R?;
Messbedingung: Kalibriervariante A, Analytikanordnung C

6000

ly =12326x
5000 1 22 = 999 /-
4 /
4000 e
7 -
= e
& 3000
2 ]
3] e
= 2000 4 /
1000 - /./
- i
0 T T T T T T T T 1
0 1 2 3 4 5

Stoffmenge [umol]

Abbildung A. 6: Kalibrierkurve von C,H. mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaB R?;
Messbedingung: Kalibriervariante A, Analytikanordnung C
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Abbildung A. 7: Kalibrierkurve von CsHg mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaB R?;
Messbedingung: Kalibriervariante A, Analytikanordnung C
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Abbildung A. 8: Kalibrierkurve von CsHs mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaB R?;
Messbedingung: Kalibriervariante A, Analytikanordnung C
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Abbildung A. 9: Kalibrierkurve von H, mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaB R?;
Messbedingung: Kalibriervariante A, Analytikanordnung C

i) Kalibriervariante B
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Abbildung A. 10: Kalibrierkurve von H, mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaR R?;
Messbedingung: Kalibriervariante B, Analytikanordnung B
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Abbildung A. 11: Kalibrierkurve von O, mit Geradengleichung und BestimmtheitsmaR R?;
Messbedingung: Kalibriervariante B, Analytikanordnung B
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B. Zlindexperimente

)} CO-Oxidation
300 - Zundungsverlauf der CO-Oxidation
(CO=1,875%, O, = 5,625 %, a = 0,25)
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Abbildung B. 1: Ziindverlauf der CO-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung a = 0,25 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preaktor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 7,5 %, Tragergas Argon
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Abbildung B. 2: Zlndverlauf der CO-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung o = 0,3 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tinet = 40 °C, V
= 15 L/min, preakor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 7,5 %, Tragergas Argon
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Zindungs- und Loschverlauf der CO-Oxidation
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Abbildung B. 3: Zindverlauf der CO-Oxidation flr die Gaszusammensetzung a = 0,4 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preaktor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 7,5 Vol-%, Tragergas Argon
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Abbildung B. 4: Zundverlauf der CO-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung o = 0,5 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tinet = 40 °C, V
= 15 L/min, preakor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 7,5 Vol-%, Tragergas Argon
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Zundungs- und Loschverlauf der CO-Oxidation
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Abbildung B. 5: Zlindverlauf der CO-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung a = 0,57 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preakior = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 8,75 Vol-%, Tragergas Argon
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Abbildung B. 6: Zlundverlauf der CO-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung o = 0,6 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preaktor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 7,5 Vol-%, Tragergas Argon
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Ziundungsverlauf der CO-Oxidation

4004 (CO=525%, O, =2,25%, o= 0,7)
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Abbildung B. 7: Zindverlauf der CO-Oxidation flr die Gaszusammensetzung a = 0,7 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preakor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 7,5 Vol-%, Tragergas Argon

i) H,-Oxidation
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Abbildung B. 8: Ziindverlauf der H,-Oxidation fur die Gaszusammensetzung o = 0,25 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tinet = 40 °C, V
= 15 L/min, preaktor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas Argon
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Ziindungsverlauf der H,-Oxidation
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Abbildung B. 9: Zindverlauf der H,-Oxidation fur die Gaszusammensetzung o = 0,3 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preakior = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas Argon
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Abbildung B. 10: Zundverlauf der H,-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung o = 0,4 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preaktor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas Argon
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Zundungsverlauf der H,-Oxidation
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Abbildung B. 11: Zundverlauf der H,-Oxidation fir die Gaszusammensetzung a = 0, 5 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preakior = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas Argon
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Abbildung B. 12: Zundverlauf der H,-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung a = 0,6 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preakior = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas Argon
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Zundungs- und Loschverlauf der H,-Oxidation
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Abbildung B. 13: Ziindve
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Abbildung B. 14: Zindve
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rlauf der H,-Oxidation firr die Gaszusammensetzung o = 0,7 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V

= 15 L/min, Preaktor =

300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas Argon
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Zundungs- und Loschverlauf der H,-Oxidation
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Abbildung B. 15: Ziindverlauf der H,-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung o = 0,8 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tinet = 40 °C, V
= 15 L/min, preakior = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas Argon
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Abbildung B. 16: Zundverlauf der H,-Oxidation fiir die Gaszusammensetzung o = 0,9 im

Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen: Tiyet = 40 °C, V
= 15 L/min, preaktor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas Argon
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ii)

CHj-Oxidation

Zundungsverlauf der CH,-(Partial)-Oxidation
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Abbildung B. 17: Zindverlauf der CH,4-(Partial-)Oxidation flr die Gaszusammensetzung
a = 0,2 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas

Argon

Ziindungs- und Loschverlauf der CH,-(Partial)-Oxidation
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Abbildung B. 18: Zundverlauf der CH,4-(Partial-)Oxidation fiir die Gaszusammensetzung
a = 0,33 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas

Argon
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Abbildung B. 19: Zundverlauf der CH,4-(Partial-)Oxidation fiir die Gaszusammensetzung
a = 0,4 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tinlet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas
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Abbildung B. 20: Zlndverlauf der CH,4-(Partial-)Oxidation flr die Gaszusammensetzung
a = 0,6 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:
Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas
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Zundungsverlauf der CH -(Partial)-Oxidation
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Abbildung B. 21: Zundverlauf der CH,4-(Partial-)Oxidation fiir die Gaszusammensetzung
a = 0,7 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tinter = 40 °C, V = 15 L/min, Preakor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas
Argon
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Abbildung B. 22: Zindverlauf der CH,4-(Partial-)Oxidation flr die Gaszusammensetzung
a = 0,8 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas
Argon
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C3Hs-Oxidation

Ziindungsverlauf der C,H,-(Partial)-Oxidation
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Abbildung B. 23: Zlndverlauf der CsHg-(Partial-)Oxidation fur die Gaszusammensetzung
a = 0,1667 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tinlet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas

Argon
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Abbildung B. 24: Zindverlauf der CsHg-(Partial-)Oxidation fur die Gaszusammensetzung
a = 0,3 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas
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Abbildung B. 25: Zindverlauf der CsHg-(Partial-)Oxidation fur die Gaszusammensetzung
a = 0,4 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas
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Abbildung B. 26: Zindverlauf der C3Hg-(Partial-)Oxidation fur die Gaszusammensetzung
a = 0,5 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:
Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas

Argon
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Abbildung B. 27: Zindverlauf der C3Hg-(Partial-)Oxidation fur die Gaszusammensetzung
a = 0,6 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas
Argon
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Abbildung B. 28: Zindverlauf der C3Hg-(Partial-)Oxidation fur die Gaszusammensetzung
a = 0,7 im Vergleich zur Blank-Messung (ohne Reaktionsgase); Reaktorbedingungen:

Tiniet = 40 °C, V = 15 L/min, Preacor = 300 mbar, Anteil Reaktionsgase 12 Vol-%, Tragergas
Argon
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Anhang

C. Reaktionsmechanismus?

ADORPTION S°[/] Ea [kd/mol]
H, + Rh(s) + Rh(s) - H(s) + H(s) 1,00E-02 0
0O, + Rh(s) + Rh(s) - 0O(s) + O(s) 1,00E-02 0
CH, + Rh(s) - CHa(s) 8,00E-03 0
H,O + Rh(s) - H,O(s) 1,00E-01 0
CO, + Rh(s) - CO,(s) 1,00E-05 0
CO + Rh(s) - CO(s) 5,00E-01 0

DESORPTION

A [cm, mol, s]

Ea [kd/mol

H(s) + H(s) - Rh(s) + Rh(s) + H, 3,00E+21 77,8
O(s) +0(s) - Rh(s) + Rh(s) + O, 1,30E+22 355,2
H,O(s) - H,O + Rh(s) 3,00E+13 45
CO(s) - CO + Rh(s) 3,50E+13 133,4
CO4(s) - CO, + Rh(s) 1,00E+13 21,7
CH4(s) - CH, + Rh(s) 1,00E+13 25,1
OBERFLACHENREAKTIONEN A [cm, mol, s] Ea [kd/mol
H(s) + O(s) - OH(s) + Rh(s) 5,00E+22 83,7
OH(s) + Rh(s) - H(s) + O(s) 3,00E+20 37,7
H(s) + OH(s) - H,0(s) + Rh(s) 3,00E+20 335
H,O(s) + Rh(s) - H(s) + OH(s) 5,00E+22 106,4
OH(s) + OH(s) - H,O(s) + O(s) 3,00E+21 100,8
H,O(s) + O(s) - OH(s) + OH(s) 3,00E+21 2242
C(s) +0O(s) - CO(s) + Rh(s) 3,22E+23 97,9
CO(s) + Rh(s) - C(s) + O(s) 2,50E+21 169
CO(s) + O(s) - CO4(s) + RNh(s) 1,40E+20 121,6
COy(s) + Rh(s) - CO(s) + O(s) 3,00E+21 115,3
CHay(s) + Rh(s) - CHa(s) + H(s) 3,70E+21 61
CHa(s) + H(s) > CHa(s) + Rh(s) 3,70E+21 51
CHgz(s) + Rh(s) - CHay(s) + H(s) 3,70E+24 103
CHy(s) + H(s) - CHgz(s) + Rh(s) 3,70E+21 441
CHy(s) + Rh(s) - CH(s) + H(s) 3,70E+24 100
CH(s) + H(s) - CHy(s) + Rh(s) 3,70E+21 68

2

zur Verfugung gestellt von Lubow Maier, Arbeitsgruppe Prof. Deutschmann, auf Basis von [15] R.
Schwiedernoch, S. Tischer, C. Correa and O. Deutschmann, Chem. Eng. Sci. 2003, 58, 633-642.
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Anhang

OBERFLACHENREAKTIONEN

A [cm, mol, 5]

Ea [kJ/mol

CHJ(s) + Rh(s) - C(s) + H(s) 3,70E+21 21

C(s) + H(s) - CHY(s) + Rh(s) 3,70E+21 172,8
CHy(s) + O(s) - CHas(s) + OH(s) 1,70E+24 80,3
CHs(s) + OH(s) - CHay(s) + O(s) 3,70E+21 243
CHas(s) + O(s) - CH,(s) + OH(s) 3,70E+24 120,3
CH,(s) + OH(s) - CHjs(s) + O(s) 3,70E+21 15,1
CH,(s) + O(s) - CH(s) + OH(s) 3,70E+24 158,4
CH(s) + OH(s) - CH,(s) + O(s) 3,70E+21 36,8
CH(s) + O(s) - C(s) + OH(s) 3,70E+21 30,1
C(s) + OH(s) - CH(s) + O(s) 3,70E+21 1455

XXXVI




Anhang

OBERFLACHENREAKTIONEN

A [cm, mol, s] Ea [kd/mol

H(s) + O(s) - OH(s) + RNh(s) 5,00E+22 83,7
OH(s) + Rh(s) - H(s) + O(s) 3,00E+20 37,7
H(s) + OH(s) - H,0(s) + Rh(s) 3,00E+20 33,5
H,O(s) + Rh(s) - H(s) + OH(s) 5,00E+22 106,4
OH(s) + OH(s) - H,O(s) + O(s) 3,00E+21 100,8
H,O(s) + O(s) - OH(s) + OH(s) 3,00E+21 2242
C(s) +0O(s) - CO(s) + Rh(s) 3,22E+23 97,9
CO(s) + Rh(s) - C(s) + O(s) 2,50E+21 169

CO(s) + O(s) - COy(s) + Rh(s) 1,40E+20 121,6
COy(s) + Rh(s) - CO(s) + O(s) 3,00E+21 115,3
CHy(s) + Rh(s) - CHa(s) + H(s) 3,70E+21 61

CHgz(s) + H(s) - CHy(s) + Rh(s) 3,70E+21 51

CHga(s) + Rh(s) - CHa(s) + H(s) 3,70E+24 103

CHy(s) + H(s) - CHj5(s) + Rh(s) 3,70E+21 441
CHay(s) + Rh(s) - CH(s) + H(s) 3,70E+24 100

CH(s) + H(s) - CHy(s) + Rh(s) 3,70E+21 68

CH(s) + Rh(s) - C(s) + H(s) 3,70E+21 21

C(s) + H(s) - CH(s) + Rh(s) 3,70E+21 172,8
CHy(s) + O(s) - CHa(s) + OH(s) 1,70E+24 80,3
CHs(s) + OH(s) - CHay(s) + O(s) 3,70E+21 24,3
CHs(s) + O(s) - CH,(s) + OH(s) 3,70E+24 120,3
CHay(s) + OH(s) - CHa(s) + O(s) 3,70E+21 15,1
CH,(s) + O(s) - CH(s) + OH(s) 3,70E+24 158,4
CHJ(s) + OH(s) - CHy(s) + O(s) 3,70E+21 36,8
CH(s) + O(s) - C(s) + OH(s) 3,70E+21 30,1
C(s) + OH(s) - CH(s) + O(s) 3,70E+21 145,5
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