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KURZFASSUNG

Mit Hilfe einer katalytischen Partialoxidation (CRPDkann aus Kohlenwasserstoffen Synthesegas gewonne
werden, welches in Brennstoffzellen zur Gewinnung elektrischem Strom dienen kann. Das Ziel dieser
Stromerzeugung ist in erster Linie die Reduktios Werbrauchs an fossilen Brennstoffen und eine @&k
der Treibhausgase. Diese Bachelorarbeit befas$t sitt der Entwicklung eines Surrogats fur die
Kerosinspezifikation JET A - 1 bestehend aus zwanldonenten, 1,2,4 - Trimethylbenzol und n - Dodecan
Hierzu wurden Gemische mit 9 (Surrogat 1), 17 (&et 2) und 25 (Surrogat 3) Vol-%
1,2,4 - Trimethylbenzol angefertigt. Es wurden iasér Arbeit die Surrogate 1 und 3 einer kataljigsc
Partialoxidation bei C/O - Verhaltnissen von 0,78,00,85, 0,9 und 1,0 unterzogen. Die durchgefihrte
Untersuchungen zeigen, dass mit beiden Surrogatisbeiten an Wasserstoff von 80 % und mehr erreicht
werden kdnnen. Weiterhin wurden die gewonnen Mgssgrisse mit Untersuchungen einer Kerosinfraktion
verglichen und dabei gemeinsame Tendenzen entdeegtden Ergebnissen dieser Arbeit kbnnen optimale
Betriebsbedingungen eines CPOX-Reformers fiur Gdmiseind kommerzielle Kerosine &hnlicher
physikalischer und chemischer Eigenschaften heraggs werden. Da Festoxidbrennstoffzellen (z. engl.
Solid Oxide Fuell Cell, SOFC) auch Kohlenwassefstofvie Methan zur Stromerzeugung nutzen kdnnen,
kann fir den Gebrauch eines CPOX —Reformers einmig&h mit bis zu 25 Vol.-%
1,2,4 - Trimethylbenzolgehalt verwendet werden. Messungen ergaben weiterhin, dass das Gemisch mit

einem geringeren Aromatengehalt eine hohere AuslmuBynthesegas liefert.

\
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1. Einleitung

1 EINLEITUNG

1.1 Hintergrund

In heutiger Zeit ist Energie in Form von Strom uheibstoffen nicht mehr wegzudenken, denn ohne sie
wirde unsere Gesellschaft und Infrastruktur niggtéhen kénnen. Entwicklungs — und Schwellenlander,
wie Indien und China, streben nach héherem Wohdstawodurch der Bedarf an Energie stetig steigt. Von
1973 bis 2010 wuchs der Verbrauch von Energie bgp@hina von 369 Mtoe auf 1519 Mtoe und erhohte
sich somit um mehr als 400 %. [1] Gewonnen wird rBieehauptsachlich aus fossilen Energietragern, wie
Kohle, Ol und Erdgas. 2010 wurden 850 Mtoe Koh&7@BMtoe Ol und 1319 Mtoe Erdgas weltweit zur
Energiegewinnung genutzt. [1] Die Transportmitte$ btralRen -, Schienen - und Luftverkehrs, wod1102
61,5 % des Weltdls verbraucht wurden, [1] , wirdéne Energietrdger nicht funktionieren. Das globale
Transportnetzwerk, welches der Mensch bislang &afgiehatte, wirde zum Stillstand kommen. Hierntit is
verbunden, dass die Ressourcen erschopflich sinobildung 1.1 zeigt zwei Entwicklungen der

Olproduktion fiir eine Person am Tag, aufgetrageiegelie Zeit in Jahren.
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Abbildung 1.1: Entwicklung der Olproduktion pro Ben und Tag in Bezug auf die Weltbevolkerung [2]

Die untere Kurve gibt den tatsachlichen Verlauf Bereugung von Ol pro Kopf und Tag wieder. 197Qehat
die Kurve ihren hochsten Wert mit ca. 2,2 L/(Persod Tag), wobei sie anschlie3end im Jahre 1995 auf
ca. 1,7 L/(Person und Tag) sank. [2] Die obere Kuspiegelt den Verlauf wieder, hatte sich die
Weltbevolkerung seit 1920 nicht verdndert. Hierbbétte sie 1980 mit einem Wert von
ca. 5,5 L/(Person und Tag) ihren Hochststand direi€rsichtlich ist, dass aufgrund der wachsenden
Weltbevilkerung eine Knappheit des Ols resultidrt. der Zeit von 1920 bis 1995 wuchs die
Weltbevélkerung durchschnittlich um 1,5 % pro Jatwraus hervorgeht, dass sie sich in diesen 7%dahr

verdreifacht hatte. [2]
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Da mit wachsender Bevolkerung auch der Flugverketmimmt, steigt der Verbrauch an fossilen
Brennstoffen in dieser Branche. Im Jahre 2010 hd#e gesamte Flugzeugtreibstoff einen Anteil der
Weltdlraffinationsprodukte von 6,2 %, was sich 28,7 Mt niederschlagt (siehe Abbildung 1.2). [Dey
Flugverkehr wachst so stark wie kein anderes Vesksittel.“(BMU, 2007). Zwischen 1990 und 2003 nahm
die Verkehrsleistung in der EU um etwa 70 %, aBurlich um ca. 4 % zu. [3] Im Jahr 2000 wurden
143 Millionen Passagiere allein an deutschen Fligghagezahlt, im Jahr 2011 waren es bereits
199,7 Millionen. [4]

Other  LPG/ethane/
products  naphtha ey
| 14.2% 8.7%  gasoline

Fue 23.0%

ol

13.7%

Aviation

fue|s.
Middle distillates 6.2%
34.2%
3834 Mt

Abbildung 1.2: Aufteilung der Welt6lraffinationspiukte im Jahre 2010 [1]

Um dennoch die restlichen Ressourcen optimal auszen, ist man aus diesem Grund bestrebt, effizient
Systeme zu entwickeln, die den Verbrauch an fos#leennstoffen senken. Um dies zu erreichen, ist de
Einsatz von sog. APU’s (Auxilary Power Unit) in nleh Applikationen vielversprechend. Hierbei werden
zunachst Kohlenwasserstoffe mit Luftsauerstoff imee Reformer zu Synthesegas, ein wasserstoff- und
kohlenmonoxidreiches Gas, umgesetzt, welches Eesioxidbrennstoffzelle (z. engl. Solid Oxid FueliC
SOFC) oder auch einer Protonenaustauschmembraanng&poffzellen (Proton Exchange Membrane Fuel
Cell; PEMFC) zugefuhrt wird, womit ebenfalls mit ftsauerstoff elektrischer Strom produziert wirdeDi
heute in Flugzeugen eingesetzten Generatoren weisem Wirkungsgrad von 34 % [5] auf. Sie sollen
durch APU’s, welche fir die elektrische Versorgungd den vollstandigen Bodenbetrieb der Flugzeuge
genutzt werden konnen, ersetzt werden. [6] Ein de# Wassers, welches als Reaktionsprodukt entsteht
kann erneut in das System eingespeist und zur @pting des Betriebs verwendet werden, wobei im

Optimalfall ein Wirkungsgrad von 77 % mit Methars &raftstoff erreicht werden kann [7] Jedoch ist im
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Flugzeug kein Methan verfugbar, weshalb auf Keragin Anwendung in einem APU zuriickgegriffen
werden muss.

Da Kerosin aus vielen Komponenten besteht, werderdieser Arbeit Surrogate, bestehend aus 2
Komponenten, erstellt, die die katalytische Park@ation von Kerosin wiederspiegeln und die Kemntn

Uber die Einflisse der einzelnen Komponenten eenegoll.

1.2 Aufgabenstellung

Ziel dieser Arbeit ist es Surrogate zu erstellea,die Kerosinspezifikation JET A - 1 reprasentiesellen.
Hierzu werden drei Surrogate bestehend aus n-Dadend 1,2,4 - Trimethylbenzol mit verschiedenen
Verhdltnissen angefertigt. Diese Surrogate solleinvbrschiedenen C/O-Verhaltnissen einer kataly&ac

Partialoxidation unterworfen werden.
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2 THEORETISCHE GRUNDLAGEN

2.1 Katalytische Synthesegasherstellung aus logistisan&ohlenwasserstoffen

Um Kohlenwasserstoffe katalytisch in Synthesegaguwandeln, existieren mehrere Verfahren. Dazu
gehoren die katalytische Partialoxidation (CPOX,2@l)), die Wasserdampfreformierung (SR, GI.2.2 und
Gl.2.3), die Trockenreformierung (Gl.2.4) und diatétherme Reformierung (ATR, Gl.2.5), welche aus de
Kombination der Wasserdampfreformierung und dealigaschen Partialoxidation resultiert. Im Folgende

werden die verschiedenen Varianten am Beispiel Metlls Ausgangsprodukt wiedergegeben.

Katalytische Partialoxidation:
CH, + ¥2Q =— 2H, + CO AgH? = - 36 kJ/mol (2.1) [8]

Wasserdampfreformierung:
CH, + HO = 3H + CO ArH? = + 206,2 kJ/mol (2.2) [8, 9]

CH, + 2HO = CO + 4h AgH# = + 165,0 kJ/mol (2.3)[9]

Trockenreformierung:
CH, + CQ — 2H, + 2CO ARH® = + 247 ,4 kJ/mol (2.4) [10]

Autotherme Reformierung:
CH, + HO + 2Q = 3H, + CQ ArH? = - 32,8 kJ/mol (2.5) [11]

Zudem kann Methan katalytisch vollstandig umgesetzrte.

Totaloxidation:
CH, + 2Q =2HO + CQ ArH? = - 803,3 kJ/mol (2.6) [10]

Innerhalb des Reformierungsprozesses, welches aeren Folge- und Parallelreaktionen besteht, édnn

weitere Reaktionen, welche unabhangig vom Kraftsio, stattfinden.

Wasser — Gas - Shift:
CO+HO = CO + H ArH? = - 41,2 kJ/mol 2.7)[9]
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Boudouard - Gleichgewichtsreaktion:
2CQq = CO + Gy ARH® = - 172,45 kJ/mol (2.8) [12, 13]
CH, = 2H + Gy ArH? = + 75 kJ/mol (2.9) [14]

Oxidation von H,:
2H, + & — 2HO0 ArH?® = - 2421 kJ/mol (2.10) [15]

Oxidation von CO:
2CO + Q = 2CQO AgH? = - 172 kJ/mol (2.11) [13]

Methanisierung:

3H, + CO = CH + HO ArH? = - 205,8 kJ/mol (2.12) [16]
CO, +4H = CH, + 2HO ArH?~ - 164,4 kJ/mol (2.13) [16]
2CO + 2H = CH, + CQ AgH® ™ - 247 kJ/mol (2.14) [16]
Cracken

Cracken ist eine endotherme Reaktion, bei dem Kwtdsserstoffe langerer Kettenlange in kirzere,
teilweise auch ungesattigte Kohlenwasserstofferuntftausschluss gespalten werden. Industriell kdnn
entsprechende Olfraktionen zu nutzbaren Treibstpffége Benzin und Diesel sowohl thermisch, als auch
katalytisch gecrackt werden. In Abhangigkeit defréktion und des gewiinschten Produktgemisches werde
unterschiedliche Katalysatoren verwendet. Um bdpenzin aus Kerosin und Destillationsriickstande der
atmosphéarischen Erdéldestillation zu gewinnen, eerél,O4/SiO, — Zeolithe bei 1 — 20 bar und einem
Temperaturbereich von 500 °C - 550 °C genutzt. Kéflosin hingegen wird durch fraktionelle Destiltbat

aus Roh6l gewonnen. [18]

Je nach Reaktionsbedingungen z.B. mit variablegdfigsverhaltnissen der Edukte, sowie der richtigen

Wahl des Katalysators, werden unterschiedliche iiRe&yungsvarianten bevorzugt ablaufen.

2.1.1 Die katalytische Partialoxidation

Bei der katalytischen Partialoxidati@l.2.1) werden Kohlenwasserstoffe unter Zugabe Sanerstoff an
einem Katalysator, meist Rhodium auf Al,O; oder Ce®, zu Synthesegas umgewandelt. [19, 20]
Betrieben wird die katalytische Partialoxidationeimem Temperaturbereich von 800 °C - 900 °C. [2igfy
wurde auch erwahnt, dass herkdmmliche CPOX nurelmaim maximalen Schwefelgehalt bis zu 50 ppm

verwendet werden kdnnen, da der Katalysator anskiterzu sehr vergiftet wird und dadurch die Reakti

5
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zum Erliegen kommt. Fortfahrend wird von Studiereniliatalysatoren in CPOX-Systemen berichtet,
welche jedoch zeigen, dass diese einen Schwefdlgeimamehreren 100 ppm tolerieren. Verwendet werde
als Katalysatoren Pd, Pt, Ru, Ni oder RhaufAl,Os. [22] Es hat sich aber herausgestellt, dass desaEi
von Rh als Katalysator fur die CPOX am effiziendesist. [23, 24] Begriindet ist diese Aussage ddieh
starke Bindung des Rhodiums zu Sauerstoff, was uwherwinschte Reaktion mit dissoziierten
Wasserstoffatomen auf der Oberflache unterdriiciitamdie Bildung von Hydroxylradikalen und eventuel
Wasser unterdriickt. [25] Aul3erdem besagt dieseluiziss Rh auf Grund seiner Selektivitat zwkd CO
und seiner geringen Verkokung im Vergleich zu aedévietallen fur die CPOX am geeignetsten ist. Jedoc
ist Rhodium mit einem Preis von 28,30 € pro Grana® [derzeit das teuerste Edelmetall. [27] Diestlieg
zum einen daran, dass Rhodium mit 25 Tonnen jahidis Nebenprodukt bei der Gewinnung anderer
Edelmetalle anfallt und zum anderen dass 80 % dadmoder Autoindustrie flr Abgaskatalysatoren
eingesetzt werden. [28]

Bei einem beziglich auf die katalytische Partiadation stochiometrischen Verhaltnis von C/O = thdét
zunachst auf den ersten Millimetern des Katalygatits eine Totaloxidation (GIl.2.6) des
Kohlenwasserstoffs statt, bei dem der gesamte S@afferverbraucht wird. [12, 29, 30] Da ein
stdchiometrisches Verhéaltnis von C/O = 1 gewahitdeuwird anfangs nicht der gesamte Kohlenwasdérsto
aufgebraucht. Es gelangt also noch ein Teil dearsg¥ eingesetzten unkonvertierten Kohlenwasseestoff
tiefer in das Reaktorinnere. In diesem Teil deskitea wird der Kohlenwasserstoff vorzugsweise mi©H

in einer Wasserdampfreformierung (Gl.2.2 und G).Z8 H, und CO bzw. C® umgewandelt. [30]
Weiterhin geht aus dieser Quelle hervor, dass auh@der Totaloxidation von Kohlenwasserstoffen mit
Sauerstoff am Anfang des Katalysators entlang detdem Koordinaten die Temperatur sprunghaft ihren
Maximalwert erreicht und anschlieRend Richtung Kattorausgang, bei dem ein thermisches
Gleichgewicht zwischen Gasphase und Feststoff ¢tetiriillt (siehe Abbildung 2.1).
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Abbildung 2.1:Temperatur der Gasphase im Katalys@i€) und der Oberflache des Katalysators (Pyro)

bei einer katalytischen Partialoxidation von Eth&an Rh/A}Os als Funktion der axialen Koordinaten [30]

Betrachtet man héhere Kohlenwasserstoffe, musg@esmmte System um weitere Reaktionspfade erweitert
werden, wodurch das Netzwerk aus Reaktionen korapl@wrd. So findet beispielsweise bei héheren
Kohlenwasserstoffen eine vermehrte Methanbildungtt,stwas einerseits durch Methanisierung
(Gl.2.11 - 2.13), aber auch durch Cracken zusté&odemen kann. [31] Es muss dennoch beachtet werden,
dass die Verkokung mit langer werdenden Kohlenwagsketten zunimmt, wodurch ebenfalls wie bei
Schwefelverbindungen die Aktivitdt des Katalysatatmimmt. [21] Hier wird auch erwahnt, dass die
Verkokung Uber die Verdampfungstemperatur und dashaitnis von Treibstoff, Wasserdampf und Luft
gesteuert werden kann.

Die katalytische Partialoxidation ist fir mobile wendungen, gerade bei autothermer Fahrweise, sehr
attraktiv. [23] Erganzend wird hinzugefligt, dassiig® Einsatzgebiete geringe CO -und erhohte
H, - Konzentrationen verlangen, welche lber die Zegatn Wasserdampf in den Zulauf erreicht werden

kdnnen, wodurch das Gleichgewicht in Richtung Waksapfreformierung verschoben wird.
2.1.2 Die Wasserdampfreformierung

Die Wasserdampfreformierung (Gl.2.2 und GI.2.3) égte endotherme Reaktion und lauft mit einer
Betriebstemperatur zwischen 800 °C und 1000 °C[®&b. 32] Diese Variante der Synthesegasgewinnung
zeichnet sich durch eine hohe Wasserstoffkonzéoraind eine hohe Systemeffizienz aus. [21] Weikerh
besagt diese Quelle, dass aus diesem Grund einseYdlampfreformierung nur kontinuierlich unter Stead
State-Bedingungen lukrativ ist, was den Einsatz &imen mobilen Reformer widerspricht. In der

Wasserdampfreformierung von Ethanol finden saudithe auf Alkalimetallbasis als Katalysatormatéeria
7
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Anwendung. [33] Bei der Umsetzung von langerketti@hlenwasserstoffen werden monometallisch Rh
oder Ni oder bimetallisch Rh - Ni als katalytischtizes Material auf Ce® — Al,O; — Tragermaterial

verwendet. [34]

2.1.3 Die Trockenreformierung

Bei der Trockenreformierung (Gl.2.4), auch £@ReformierunggenanntwerdenKohlenwasserstoffe mit
Kohlenstoffdioxid zu Synthesegas umgewandelt. DRstrmierungsvariante ist ebenfalls eine endotkerm
Reaktion, wobei der Methanumsatz nfigHe = + 247,4 kJ/mol etwa halb so hoch wie der der
Wasserdampfreformierung ist. [35] In Untersuchungemden Edelmetalle wie Ni, Rh, Pd, Ir, und Pt als
Katalysatormaterial verwendet. [36] Dabei wurdesgiasche Verkokung des Katalysators, verursaclethdur
CO-Disproportionierung (Gl.2.8) und/oder €HZersetzung (GI.2.9), beobachtet. [37] Um die Ré&ung

zu reduzieren, wird in dieser Quelle die Zugabe ¥ und/oder @ empfohlen, wobei durch diese
Anderung die Reaktion in Richtung einer Dampfrefiemmng, einer katalytischen Partialoxidation oder

beidem, einer Autothermen Reformierung verschobiet. w

2.1.4 Die Autotherme Reformierung

Bei der Autothermen Reformierung (ATR, Gl.2.5)ird die exotherme Partialoxidation mit der
nachfolgenden endothermen Wasserdampfreformieruambiniert. [14] Die bei der Kkatalytischen
Partialoxidation freiwerdende Warme wird fir dend8erdampfreformierungsprozess genutzt, wodurch das
gesamte System, neutral bzw. leicht exotherm gemalvird. [21] Fortlaufend werden hier die
Betriebsbedingungen von einem Temperaturbereich 3@® °C - 1150 °C und einem im Vergleich zu
CPOX geringeren Druck im Beriech von 1 bar bis 80deschildert. Das O - Verhaltnis kann Gber den
Zulauf der CH/H,O/O,-Konzentrationen und durch das Zuriickfihren dedlssem Prozess entstandenen
CO, gesteuert werden. [14] Uber das C/O-Verhaltnisdwilie Reaktionsenthalpie der Autothermen
Reformierung gesteuert. Betrachtet man die Readiotmalpien der Totaloxidation, der katalytischen
Partialoxidation und der Dampfreformierung, soesdichtlich, dass bei einem niedrigeren C/O-Vertisilt
das System exothermer ist, als bei Verwendung ledl@hlenwasserstoffkonzentrationen im Eduktgas.

Um Verkokung vorzubeugen, kann bei allen Reformrmgamethode ein Tragermaterigl-(Al,Os, CeQ)
gewahlt werden, welches gleichzeitig als Sauergpeither fungiert, wodurch der eigentliche Katalysa
das Edelmetall, von Kohlenstoffablagerungen durgld@ion freigehalten wird. [38]

Betrachtet man die Anforderungen der GréRe undGissichts der einzelnen Reformierungsvarianten, die
Anlaufphase und die Anfahrdynamik und die Umsetsomiglichkeit komplexer Kohlenwasserstoffe, so ist

das ATR — System flir eine mobile Anwendung die gyestiste Reformierungsvariante. [21]
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2.2 Kerosinspezifikationen

Durch den Einsatz von APU’s kann die Effizienz G®winnung des elektrischen Stroms im Vergleich zu
heute eingesetzten Generatoren an Bord von Flugreggsteigert werden. Kerosin hat hierzu noch den
Vorteil, dass es sauerstoffarm ist, wodurch e®fiie Reformierung zu Synthesegas gut geeign¢8&it.

Es existieren im wesentlichen acht Kerosinspedifikeen: Avtur, JP -4, JP -5, JP -7, JP - 8, AETET

A -1, und JET B. [18, 40] Die am haufigsten verdeten Kerosinarten sind JET A, JET A-1 und JP -8
wobei JET A in amerikanischen Passagierflugzeug&T, A -1 in Passagierflugzeugen, die nicht den
amerikanischen Flugverkehr betreffen und JP -8AA O Militarflugzeugen genutzt werden. [40, 41]
AuBerdem enthélt Kerosin Aromaten, Cycloalkanefi@e Alkane und schwefelhaltige Verbindungen. [42]
99.2 Gew. - % der vorgefundenen Kohlenwasserstdifieth Verbindungen mit 9 bis 17 Kohlenstoffatomen,
wobei Verbindungen mit 12 C - Atomen mit 19.5 Ge® am haufigsten vertreten sind. [18, 43] Der
Siedebereich von Kerosin erstreckt sich im Allgemai von 145 °C — 300 °C. [44] Nach diesen und noch
weiteren Eigenschaften wird die Qualitdt des Treitis bestimmt. Dabei ist der Destillationsbereich,
welcher mit einem ASTM D86 Apparat bestimmt wirdinex der wichtigsten Eigenschaften von
Kerosin. [45]

Im Folgenden wird auf Eigenschaften von JET AJHT A und JP - 8 eingegangen:

Tabelle 2.1: Eine Auswahl von relevanten physikbisund chemische Eigenschaften der drei
Kerosinspezifikationen JET A - 1, JET A und JPDi8.folgenden Daten sind gemittelt und wurden[48%

entnommen.
JETA-1 JETA JP -8

Gefrierpunkt [°C] max. -47 max. -40 -47,2
Flammpunkt [°C] min. 38 38 37,8
Molekulargewicht [g/mol] 167,3 166 K.A.
Heizwert [MJ/kg] min. 42,8 min. 42,8 43,06
Siedebereich [°C] 162 - 262 160 - 26( 205 - 300
Dichtebereich [g/mL] 0,801 -0,8075 0,775 - 0,825775 — 0,840
Viskositat [10°* m%/s] bei -20 °C 8,0 5,0 3,8
spezifische Warmeleitfahigkeit
[W/(m * K)] bei 25 °C k. A. 0,137 k. A.
Aromatengehalt [Vol.-%] 18 14 25
Cycloalkangehalt [Vol.-%] 10 44 k. A.
Alkangehalt [Vol.-%] 71 42 k. A.
Olefingehalt [Vol.-%] <1 <1 <1
Schwefelgehalt [Gew.-%] 0,05 0,05 0,06[46]
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JET A - 1 und JET A unterscheiden sich hauptsdclitichrem Gefrierpunkt. Auch JP - 8 unterschegiel

in der Grundzusammensetzung kaum von JET A -1819&ersuchte Martel achtzig JP -8 Proben
unterschiedlicher Herkunft und stellte fest, dass duf wenige Additive, wie Korrosionsinhibitoren,
Frostschutzmittel, Additive zur Erniedrigung dersksitat und Additive gegen elektrostatische Auflzgl

die in geringen Mengen enthalten waren, sich &kaum von JET A - 1 unterscheidet. [18] Jedoclaust
Tabelle 1 zu entnehmen, dass JP - 8 durchschhittiehr Aromaten enthalt, als JET A -1 und JET #&sD
ist mit weiteren Problemen verbunden. Aus der R der Umwelt ist ein héherer Anteil an Aronrate
im Kerosin kontraproduktiv, denn sie zeigen im Meith zu Alkanen und Cycloalkanen eine hohere
Tendenz zur RuR3bildung. [18]

2.3 Surrogate

Ein Surrogat ist ein Gemisch, bestehend aus mdgliganigen Komponenten, das ein Gemisch, welches au
vielen Komponenten besteht, mdglichst gut in seipbypsikalischen und chemischen Eigenschaften fir

experimentelle Versuche reprasentieren soll. Inlderatur sind verschiedene Surrogate fur JET1Azu

finden:
Tabelle 2.2: Zusammenstellung verschiedener Sutedtjia JET A - 1
Komponente
Surrogat phys. & chem. Eigenschaften Komponente 1 2 Komponente 3
Aachen [42, 47] 1,2,4 - Trimethlybenzol| n - Decan
Gew. - % in Surrogate 20 80
Schmelzpunkt [°C] -44 -30
Siedepunkt [°C] 169 174
Molekulargewicht [g/mol] 120,19 142,28
Flammpunkt [°C] 49 51
Dichte [g/cm’] 0,88 0,73
unterer Heizwert [MJ/kg] 41,49 k. A.
Kholghy [48]
n - Propylcyclohexan n - Decan Propylbenzol
Gew. - % in Surrogate 10 72 18
Schmelzpunkt [°C] -95 -30 -99
Siedepunkt [°C] 155 174 159
Molekulargewicht [g/mol] 126,24 142,28 120,2
Flammpunkt [°C] 35 51 30
Dichte [g/cm’] 0,79 0,73 0,86
unterer Heizwert [MJ/kg] 43,23 k. A. k. A.

10
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Es gibt keine Definition wie viele Komponenten inem Surrogat enthalten sein dirfdahangirian et al
berichten in [40], dass Schulz etal. beispielsweise fir JET A einen Syatobestehend aus 12
Komponenten erstellten. Mit steigender Komponerabhzerhalt sich bei richtiger Wahl und richtigem
Verhéltnis der Komponenten ein Surrogat dem zuasstierenden Kerosin immer ahnlicher. Jedoch geht
gleichzeitig mit steigender Anzahl der Komponend#n Information verloren, welche Komponente sich in

welcher Weise auf das System auswirkt, da es inko@plexer wird.

11
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3 EXPERIMENTE

3.1 Versuchsanlage

In Abbildung 3.1 ist der schematische Aufbau dedigser Arbeit verwendeten Versuchsanlage geZgigt.

diese jedoch detailliert zu erklaren, wird sie insizrung, Reaktor und Analytik unterteilt.

Heliurm Stickstoff

Sumogat -Tank

I"‘FI rt k
assertan Analytik
Fealtor {FTIFE, HSense,
I\l agnos)
Vorverdampfer |—
By pass By pass

(Gase

Bunsenbrennsr

Fuls- H2 l

Gase coz2 .
Abgas

Abbildung 3.1: Schematischer Aufbau der in diegbei verwendeten Anlage

3.1.1 Gasdosierung

Die Dosierung der verwendeten Gase Wd N erfolgt mittels thermischen Masseflussreglern (MFC
Fa. Bronkhorst). Dabei wird die Dosierung Uber \diérmeleitfahigkeit der Gase gesteuert, weshalbrjede
einzelne MFC auf das jeweilige Gas eingestellt katibriert werden muss. Die Gase werden Uber das
AuBenrohr am Reaktoreingang in den Reaktor eingeldsiehe Abbildung 3.2). Die Reinheit der

eingesetzten Gase ist in Tabelle 3.1 wiedergegeben.

12
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Tabelle 3.1: Reinheit der einzelnen Verbindungdie. Base wurden von der Firma Air Liquide bezogen

Gas Reinheit [Vol. - %]
H, 99,999
0, 99,5
N, 99,999

CO, 99,9995

3.1.2 Zerstauber

Das Surrogat liegt in einem Edelstahlbehalter maitdBneter vor. Sobald Surrogat dosiert werden sulss
in dem Behélter ein Uberdruck von 1,2 bar, welchech Helium erzeugt wird, anliegen. Die Dosieruieg
eingesetzten Kraftstoffe erfolgt mittels Coriolisabseflussregler (CORI, Fa. Bronkhorst). Hierbedwiber
die Corioliskraft, welche von der Masse der zu easiden Flussigkeit direkt abhéngig ist, die erwhtes

Menge dosiert (GI.3.1).

Fo=—=2m @@ x¥) Gl.3.1

17*6 : Corioliskraft, die auf einen Korper wirkt [N]
m : Masse des bewegten Korpers [g]
® : Winkelgeschwindigkeit des Bezugssystems [rad/s]

v : Geschwindigkeit der Masse im rotierenden Bezygjssn [m/s]

Am Anfang des Reaktors werden Gase und SurrogatHitie der Wand des Innenrohrs raumlich
voneinander getrennt. Das Surrogat wird hierbeiclduas Innenrohr in den Reaktor beférdert (siehe
Abbildung 3.2). Abbildung 3.3 zeigt den bei diesarsuchsanlage verwendeten Zerstauber. Das Surrogat
tritt aus dem mittleren Loch aus, wobei durch die umliegende Offnung in den Reaktor efmstrund das

Surrogat dabei zerstaubt.

13
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Y

jﬂAu.ﬁcn rohr |
E >

Abbildung 3.2:Einlass des Surrogate (Innemyoh Abbildung 3.3: Zerstauber[49]

Einlass anderer Reaktanten (Auf3enrohr) [49]
3.1.3 Reaktor

Als Reaktor wird ein Rohr aus Quarzglas (Aul3endmetser = 23 mm; Innendurchmesser = 19,5 mm;
Lange = 600 mm) verwendet, in dem der Katalysaitogesetzt wird. Der Reaktor ist in Abbildungen 3.4
und 3.5 schematisch wiedergegeben. Abbildung 3ift z#en Aufbau des Katalysators. Die aktive
Komponente des Katalysators ist Rhodium, welchgs-iAl ,O; - Washcoat eingelagert ist (Lange = 11 mm;
Durchmesser = 19mm,; Zelldichte = 900 cpsi (chanpelssquare inch)). Vor dem Katalysator wird ein
unbeschichteter Schwammkorper bestehend au®;Adls Hitzeschild und zur Homogenisierung der
Stromung angebracht (Lange = 10 mm; Durchmesse® mr; Porendichte = 85 ppi (pores per inch)).
Stromabwarts des Katalysators ist ein unbeschmht®Wabenkorper angebracht (Ldnge =11 mm;
Durchmesser = 19 mm; Zelldichte = 600 cpsi), walateenfalls als Hitzeschild fungiert. Der Katalysat

und die Hitzeschilder werden in einem Glasfasegramingerollt, damit eine thermische Isolierung
gewabhrleistet ist und die Reaktanden an dem Katadysicht vorbeiflieRen. Am hinteren Hitzeschildrdv

die Temperatur docx mMit einem Thermoelement des Typs N gemessen. Dasz@asrohr wird zum

Vorheizen, zur thermischen Isolierung und zum RbEaid in einen Klappofen (Lange = 420 mm)

angebracht.

14
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| Backshield

i, Tup—

Abbildung 3.4: Schematischer Aufbau des Reaktoaeigs{49]

catalyst

front heat shield {miodiimcomiec monel i) back heat shield

{foam) {monolith)

hermoelement

Abbildung 3.5: Aufbau des Katalysators[50]

3.1.4 Analytik

Nach Austritt aus dem Reaktor wird das Produktgestdinend aus CO, GCH,O, H, und gesattigten und
ungesattigten Kohlenwasserstoffen zur Analytik igeie Diese besteht zundchst aus einem FT-IR-
Spektrometer (Fourier Transform-InfraRed) (MG208@; Mks Instruments), in dem die Konzentrationen
der IR-aktiven Komponenten quantitativ zeitlich feégt werden. Nach dem FT-IR-Spektrometer, das bei
190 °C betrieben wird, werden Wasser und anderé&kbamtemperatur flissige Verbindungen abgetrennt,
indem das Produktgas auf 5 °C abgekihlt wird. Als@bnd wird das gasfoérmige Produkt in ein
Sektorfeld - Massenspektrometer (H - Sense; V &rfalfsentechnik), in welchem Wasserstoff quantitativ
zeitlich aufgezeichnet wird, geleitet. Im Anschlwgisd das zu analysierende Gas sowohl zum Brerater,
auch zu einem Sauerstoffanalysator (Magnos; Fa.)ABBflhrt. Im Sauerstoffanalysator wird die
Konzentration des Sauerstoffs aufgrund seines Reyaetismus zeitlich aufgezeichnet. Das analysieds
wird nach dem Sauerstoffanalysator ebenfalls zuenBgr geschickt. In ihm wird das gesamte Produktgas
verbrannt. In Tabelle 3.2 sind die Methoden und #iachweisbereiche der untersuchten Spezies

wiedergegeben.
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Tabelle 3.2: Nachweisbereiche der Spezies, die-ibehse, Magnos und FT - IR-Spektrometer bestimmt

werden. Die unter Diesel aufgefuhrte Spezies whaet @romatische C — H - Streckschwingungen

nachgewiesen.
Spezies | Methode Nachweisbereich
H2 H - Sense 0-100 Vol. - %
02 Magnos 0-25Vol. -%
H20 FT-IR 2-40Vol. - %
CO2 FT-IR 0-23Vol.-%
CO FT-IR 0-19.2Vol. - %
CH4 FT - IR 0 - 20000 ppm
C2H6 FT-IR 0 - 1000 ppm
C2H4 FT - IR 0 - 3000 ppm
C3H8 FT-IR 0 - 2000 ppm
Diesel | FT-IR 0 - 4500 ppm

3.2 Herstellung und Charakterisierung der Surrogate

Das Aachen Surrogat, welches aus 80 Gew. - % nfDend 20 Gew. - % 1,2,4 - Trimethybenzol besteht,
ist ein Gemisch, das Kerosin bereits in Studierrasgntiert hatte. [42] Da wie schon in Abschni@ 2.
erwahnt der groRte Anteil der Kohlenwasserstoffietbngen in JET A - 1 von &- Atomverbindungen
beziffert wird, soll in dieser Arbeit statt des Becans, n-Dodecan fir die aliphatischen
Kohlenwasserstoffe repréasentativ eingesetzt werdlabelle 3.3 enthélt die in dieser Arbeit verwepdet

Komponenten der Surrogate mit ihren Eigenschaftereinen Zustand.

Tabelle 3.3: Bestandteile der in dieser Arbeit vemdeten Surrogate. Die Eigenschaften der einzelnen

Komponenten wurden von [51] entnommen.

1,2,4 - Trimethlybenzol N - Dodecan
Schmelzpunkt [°C] -44 -9,6
Siedepunkt [°C] 169 216
Molekulargewicht [g/mol] 120,19 170,34
Flammpunkt [°C] 49 74
Dichte [g/cm’] 0,88 0,7487
unterer Heizwert [MJ/kg] 41,49 k.A.

Die Surrogate wurden so erstellt, dass die Konadatren des Aromaten und des Alkans den Bereich
vorliegender JET A —1 - Proben abdecken (vgl. Awgh@abelle A.1). Die Angaben dieser Quelle sind in
Volumen — Prozent angegeben. Um die Surrogate arschiedenen Verhdltnissen in dieser Arbeit zu
erstellen, wurden die Komponenten eingewogen. Damde der Massenanteil der Komponenten errechnet,

indem die Dichte dieser Komponente mit dem Volungiamultipliziert wurde (GI.3.2).
16
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m = 1000cm3*xpp*p (3.2)

100
m : Masse [g]
p : Dichte [g/cn]

xmve . Volumenanteil an 1,2,4-Trimethylbenzol im Gerhi$eo]

Uber das Molekulargewicht der einzelnen Spezieslavdie Stoffmenge bestimmt (GI.3.3).

(3.3)

=
Il
X3

n : Stoffmenge [mol]

M : Molekulargewicht [g/mol]

Mit ihr konnte der Anteil der einzelnen Komponenitengesamten Gemisch festgelegt werden (Gl.3.4).

_ n(TMB)
" n(TMB)+ n(DD)

(3.4)

A : molarer Anteil an 1,2,4 — Trimethylbenzol [md}b]
n(TMB) : Stoffmenge an 1,2,4 — Trimethylbenzol [inol

n(DD) : Stoffmenge an n — Dodecan [mol]

Diese Werte wurden nun herangezogen, um das raitNolekulargewicht des Surrogates zu erhalten
(GL.3.5).

MS :A*XTMB +(1_A)*XDD (35)

Ms : mittleres Molekulargewicht des Surrogats [g/mol]

Xpp: Volumenanteil an n - Dodecan im Gemisch [Vol.]- %

AuRerdem wurde mit Hilfe des Anteils der Komponentand der Summenformel der Komponenten der
Mittelwert der Anzahl der C-Atome bestimmt (GI.3.6)

17
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Cvw =A*Crvp + (1 —A) *Cpp (3.6)

Cumw : Mittelwert der Anzahl der C - Atome
Crmp : Anzahl der C - Atome in der Summenformal vord ;2T rimethybenzol

Cpp : Anzahl der C - Atome in der Summenformal vonDodecan

Mit diesem Mittelwert, dem C/O - Verhéltnis (Gl.31d dem Volumenstrom von,Qder stets 500 mL/min
(0.041 mol/min) (10 Vol. - %) betrug, wurde beinvgdligen C/O - Verhaltnis zunachst der Molenstroma u

damit der Massenstrom des Surrogates bestimmt.8Girgl 3.9).

C _ n(TMB)+n(DD)

5= —n(Oz) (3.7)
s = To, €

ng = e * (3.8)

ng . Molenstrom an Surrogate [mol/min]

1o, : Molenstrom an @[mol/min]

g : gewiinschtes C/O - Verhaltnis
ms = 7:1,5* MS (39)
mg : Massenstrom an Surrogat [g/min]

Uber die Dichte des Surrogats, welche aus dem ptoaken Anteil und der Dichte der einzelnen

Komponenten rechnerisch zusammengesetzt wurde,ewonth das Gesamtvolumen des Surrogats und
weiterhin ber den volumenprozentualen Anteil daduen der einzelnen Spezies errechnet. Uber die
Dichte wurde anschlieBend die Masse der einzelnempénenten festgelegt. Tabelle 3.4 gibt die
Zusammensetzung der einzelnen Komponenten der dateran Volumen und Stoffmengen - Prozent und

deren C/H — Verhéaltnisse wieder.
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Tabelle 3.4: Zusammensetzung der Surrogate in \@iurund Stoffmengen — Prozent und deren
C/H - Verhaltnisse

Surrogat 1 Surrogat 2 Surrogat 3
1,2,4 - Trimethylbenzol [Vol. - %] 9 17 25
n - Dodecan [Vol. - %] 91 83 75
1,2,4 - Trimethylbenzol [mol - %] 14 25 36
n — Dodecan [mol - %] 86 75 64
C/H - Verhéltnis 0,48 0,5 0,52

Weiterhin wurden Proben der Surrogate NMR — Messnngnterzogen. Hierzu wurde als Losungsmittel
deuteriertes Aceton verwendet. Jedoch lieferterNdi R — Messungen nicht die erwiinschten Ergebnise,

die Reflexe der Meythigruppen von 1,2,4 — Trimeleyizol teilweise Uberlappten, wodurch ein zu hohes
n - Dodecan/1,2,4 — Trimethylbenzol — Verhéltnismgesen wurde. Aus diesem Grund werden diese

NMR - Messungen in dieser Arbeit nicht aufgefiihrt.

Um ein Surrogat auszutauschen, wurde der Tank getaié Ethanol befillt, an die Anlage angeschlosse
und die Leitung bis zum Massenflussregler mit Etthagespult. AnschlieRend wurde der Tank erneut
geleert, mit neuem Surrogat befillt, an die Anlaggeschlossen und die Leitungen mit diesem Surrogat
gespllt. Bei diesem Schritt wurde die Leitung, dden Masseflussregler zum Zerstauber fihrt, vonedies
getrennt und die Losung so lange mit Hilfe des M#sssreglers gepumpt, bis am Ende der Leitung kein

Ethanol mehr nachweisbar war.

3.3 Versuchsdurchftihrung

3.3.1 Einstellung des Zerstaubers

Nachdem der Zerstauber mit Teflonband abgedichtietley wurde er in den Reaktoreingang eingebaut. Um
den Zerstauber einzustellen, musste dieser aufBetiebstemperatur von 150 °C vorgeheizt werdeéas D
war notwendig, da das Surrogat bei erhohter Teryrebgsser verdampft wird. Der Spalt, aus denzdn
Zerstaubung des Surrogats stromte, wurde mininmgjestellt, sodass ein hoheg NFluss und damit eine
optimale Zerstaubung der Surrogattrépfchen erreiainde. Auf diese Weise sollte das Surrogat in Form
von feinsten Tropfchen in den Reaktor geleitet wide homogene Vermischung der Reaktionsgase

garantiert werden.

Nach Dichtigkeit wurde die Einstellung des Zersgiglbvorgenommen, indem 60 % des Prozesswerts des

N, - Masseflussreglers als Soll-Wert eingestellt veardDa das Nam Anfang des Aufbaus des Flusses im
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Vergleich zum Zerstauber kalt war, kuhlte dies 8@tze des Zerstaubers ab, wodurch der Spalt breite
wurde. Dies hatte zur Folge, dass bei einem eialigest Volumenstrom von bspw. 3000 mL/min zu Beginn
nur 500 mL/min aus der Zerstauberdffnung austrdiéhzunehmendem Dosieren des Stickstoffs steigt de
N, — Fluss an dessen Miindung stetig an. So wurdeNgerFluss bis zum Erreichen des Soll - Werts

aufgebaut und anschliel3end konstant gehalten. doigl 3.7 gibt den Verlauf des ansteigenden Flusses
Zerstauber wieder.

60|
50 |
40

30

Prozesswert [%)]

20 —— Processvalue

104

T T T T T T T T T T T T T T T T T T 1
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900
Zeit [sec]

Abbildung 3.7: Verlauf des ansteigenden IRlusses am Zerstauber

3.3.2 Ziundung der Reaktion

Um die Reaktion zu ziinden, wurde zunachst der @300 °C hochgeheizt und ein Gesamtvolumenstrom
von 4650 mL/min bestehend aus 4500 mL/mip, BO mL/min B und 100 mL/min @ eingeleitet.
Wasserstoff und Sauerstoff reagierten auf der Msaédbroberflache oxidativ zu Wasser, wodurch der
Katalysator aufgrund der freigesetzten Reaktionswarweiter aufgeheizt wurde. Sobald hinten am
Katalysator das Thermoelement eine TemperatgsdTvon 350 °C gemessen hatte, wurde das Surrogat
eingeleitet. Sowie d,c Signifikant stieg, wurde die Sauerstoffdosierung 260 mL/min gesetzt. Ab einem
Tgack VON 400 °C wurde die Sauerstoffzufuhr auf 500 nih/srhéht. Sobald der stationdre Zustand erreicht
wurde, wurde die Wasserstoffzufuhr unterbunden.
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3.3.3 Durchfihrung der Experimente

Die Experimente wurden bei einem theoretischen @egdumenstrom des Eduktstroms von 5 SLMP
(Standard Liter Pro Minute) durchgefuhrt. Je nag® €Verhaltnis beinhaltete der Gesamtfluss zwiache
und 12 Vol. % Reaktionsgas, welches aysu@ Surrogat bestand. Der Rest des Flusses bestisny.
Die Zusammensetzungen der Reaktionsgase der edmzeéltersuche sind in Tabellen 3.5 und 3.6

wiedergegeben.

Tabelle 3.5: Zusammensetzung der Reaktionsgas8woogat 1 bei C/O-Verhaltnissen von 0.7 bis 1,0

Surrogat 1
Cc/0- V (Surrogate) Gesamtfluss V (02) Gesamtfluss
Verhéltnis [mL/min] [Vol. - %] [mL/min] [Vol. - %]

1,0 86,40 1,73 500 10

0,9 77,76 1,56 500 10
0,85 73,44 1,47 500 10

0,8 69,12 1,38 500 10

0,7 60,48 1,21 500 10

Da Surrogat 2 in dieser Arbeit einer katalytiscRamtialoxidation nicht unterzogen wurde, wird die

Zusammensetzung der Reaktionsgase von diesem Suinay nicht aufgelistet. Diese Tabelle

befindet sich jedoch im Anhang unter Tabelle A.2.

Tabelle 3.6: Zusammensetzung der ReaktionsgasBwoogat 3 bei C/O-Verhaltnissen von 0.7 bis 1,0

Surrogat 3
C/0- V (Surrogate) Gesamtfluss V (02) Gesamtfluss
Verhaltnis [mL/min] [Vol. - %] [mL/min] [Vol. - %]

1,0 91,51 1,83 500 10

0,9 82,36 1,65 500 10
0,85 77,78 1,56 500 10

0,8 73,21 1,46 500 10

0,7 64,06 1,28 500 10

Die Versuchsanlage wurde nicht langer als 45 miclehiingig mit dem Kraftstoff betrieben.
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3.3.4 Bestimmung des Gesamtflusses des Produktstroms Ubdie Methode des internen
Standards

Um aus den Messdaten, die aus dem FT - IR-, denséhse- und dem Magnos - Analytik gewonnen
wurden, den Stoffmengenstrom des Produktgasestimmeen, wurde die Methode des internen Standards
angewendet. Hierzu wurden nach Einstellung desostaen Zustandes im Reaktor definierte ,GQund

H, — Volumenstromel{(CO,) und V(H,)= 0,25 SLMP,), welche vor der Analytik dem Prodysdg¢ zugesetzt
wird, in die Analytik geleitet. Da die Zugabe deolMmenstrome nach dem Reaktor stattfindet, nehreen d
eingesetzten Gase an der Reaktion nicht teil, 8ieers also den stationdren Zustand nicht, sondern
verdinnen das Produktgas lediglich. Weiterhin wudilese Prozedur bei einem Inerteduktstrom) (N
angewendet, um die Abweichung des Gesamtflusseéggtimmen. Abbildungen 3.14. und 3.15 zeigen die
Anwendung der Methode des internen Standards ieneifReaktor beim stationdren Zustand unter
Verwendung von Surrogat 1 bei einem C/O - Verhéltrin 0,7 und bei Fluss eines Inert-Gaseg (fdch
Verwendung von Surrogat 1 bei einem C/O - Verhélhain 0,7.
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Abbildung 3.8: Bestimmung des Gesamtflusses dekiRisiroms unter Verwendung von Surrogate 1 bei
C/O = 0,7 mit der Methode des internen Standardsaad des Verlaufs der GOund H — Konzentration
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Abbildung 3.9: Bestimmung des Gesamtflusses desthaens nach Verwendung von Surrogate 1 bei

C/O = 0,7 mit der Methode des internen Standardsaad des Verlaufs der GOund H — Konzentration

Die CG -und H-Volumentréme haben einen Volumenstrom \k;!n: 250 mL/min. Sobald sich eine
konstante  Kohlenstoffdioxid-Konzentration im  FTR-Bpektrometer bzw. eine  konstante
Wasserstoff - Konzentration im Sektorfeld — Maspehtrometer eingestellt hatte, wurde 2 Minuten
gewartet, damit ausreichend Messwerte aufgenomneeden konnten. AnschlieBend wurde die Zufuhr des
Volumenstroms angehalten, gewartet, bis die jegaliKonzentrationen in der Analytik konstant wurden
und erneut 2 Minuten gewartet. Diese Prozedur wymdeGas einmal wiederholt. Uber die Anzahl der
erhaltenen Messdaten wurde der Mittelwert bestim@® wird verwendet, um den Gesamtfluss des
Produktgases betreffend das FT — IR - Spektrometdrdem Sauerstoffanalysator zu bestimmen. Mit H
wiederrum wurde die Konzentration an, Hn Sektorfeld — Massenspektrometer bestimmt. Die
Konzentrationsdifferenz Ac(CO,) bzw. Ac(H,)) wurde aus den Mittelwerten der €O  bzw.

H. - Konzentrationen mit internen Standard, co, bZW.Cpm;ry,) und ohne internen Standard

(Conne co, DPZW.Copne 1, ) Wie in G1.3.10 bestimmt.
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Ac(x) = Cit x — Connex (3.10)
Cmit x . Mittelwert der CQ- bzw. H, - Konzentration mit internem Standard [Vol. - %]

Conne x - Mittelwert der CQ- bzw. H, - Konzentration ohne internem Standard [Vol. - %]

Der Fluss Ygeﬁx), der sich aus dem gesuchten Gesamtstrom und mkenmen Standard zusammensetzt,

kann mit GI.3.11 berechnet werden. Formt man GL.Bdch dem gesuchten Gesamtstk@gg um, so erhalt

man GI.3.12.

) ) ) v
Vges+x = Vges + V() = % (3.11)
Vges = Vges+x - V(X) (3.12)
X:CGO bzw. H

Vges+x - Summe aus Gesamtfluss und internem Standarchim}]./
Vges : Gesamtfluss des Produktstroms [mL/min]

V(%) : als interner Standard zugefiihrter Volumenstrom @Q bzw. H, [mL/min]

Ac(x) : Differenz der C@ bzw. H-Konzentration [Vol. - %]

3.3.5 RufRabbrand

In Kapitel 2 wurde die Kohlenstoffablagerung (Gl4. als Nebenreaktion bei allen Reformierungsmethod
diskutiert. Da diese Ablagerung auf der Katalysatterflache fir eine Deaktivierung des Katalysators
verantwortlich ist, und alle Messungen unter glerciBedingungen durchgefiihrt werden sollen, muss der
Kohlenstoff per Oxidation/Abbrand entfernt werdddazu wurde nach Beendigung des Versuches bei
300 °C ein Volumenstrom, bestehend aus 10 Vol.-Sauerstoff und 90 Vol. - % Stickstoff
(Gesamtvolumenstrom = 2000 mL/min), durch den Rwad¢leitet. Dabei reagierte der Sauerstoff mit den
auf der Katalysatoroberflache abgelagerten Kohlessemstoffen zu 0 und CQ. Da dies exotherme
Reaktionen sind, wurde dabei Warme frei, welche aeiin Thermoelement am Ende des Katalysators
registriert werden konnte. Als die Temperatur wie@60 °C erreicht hatte, war der groRte Teil der

Verkokung entfernt worden. Um die restlichen Ablaggen zu entfernen, wurde eine Temperaturrampe
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3. Experimente

gefahren. Dabei wird der Ofen von 300 °C auf 700rff einer Heizrate von 10 K/min aufgeheizt.

AnschlieRend wurde die Temperatur von 700 °C 10us&in lang gehalten, worauf im Anschluss sich der
Ofen abschaltete und das System abkuhlte. Die Kara®nen der entstandenen Produktgase
Kohlenstoffdioxid und Kohlenstoffmonoxid wurden teis FT — IR - Spektrometer aufgezeichnet und
konnten prinzipiell riickschlieend genutzt werdem eine quantitative Bestimmung des wéhrend einer
Messung anfallenden Ruf3es anzufertigen. Jedodiesibhne weiteres nicht moglich, da beim RuRalahran

trotz geschlossener Ventile, Surrogat, welches nocResten am Zerstduber vorhanden waren, in den

Reaktor mitgerissen und so die Werte verfalschiehat

3.4 Fehlerbetrachtung

Wie in Abschnitt 3.1.4 bereits erwdhnt und tab@ldr aufgefihrt, bewegen sich die Nachweisbereidre
einzelnen Produktkomponenten zwischen bestimmtem®rerten. Prinzipiell sind diese Bereiche firidie
dieser Arbeit gemessenen Konzentrationen bei 8fmries, aulRer Diesel ausreichend. Ab einem zunhohe
C/O - Verhaltnis (= 0,9 und 1,0) ist die Konzeribmtder gemessenen Dieselspezies hdher als die ober
Grenze des Nachweisbereichs von 4500 ppm. Es jeitoch das Problem auf, dass die mit der
FT - IR - Spektroskopie gemessenen Transmissiodgimarvon 1,2,4 - Trimethylbenzol mit denen von
n - Dodecan Uberlappen (Abbildung 3.10 und 3.11Jus Adiesem Grund kann die tatsachliche
Konzentrationen der einzelnen Komponenten und aliehGesamtkonzentration des Surrogates nicht
spezifiziert werden. Dies macht eine BerechnungUimsatzes des Surrogates und so der Selektivitat de
Produktkomponenten nicht moglich. Die Konzentratiorder Komponenten der Surrogate konnten im

Produktstrom tber Gas - Chromatographie bestimmtleve Dies wurde jedoch aus Zeitgrinden nicht in

dieser Arbeit verfolgt.

L L 1
2000, 2000, 1000,
Wavenumber (cm-1)

Abbildung 3.10: FT — IR - Transmissionsspektrum ¥@y - Trimethylbenzol [52]
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3000 2000 1000.
Wavenumber (cm-1)

Abbildung 3.11: FT — IR - TransmissionsspektrumweriDodecan [52]

Auch wurden die relativen Fehler der MessdatenAdaidytik betrachtet und in Tabelle 3.8 wiedergegebe
Die Fehlerbereiche in Tabelle 3.7 entsprechen ddaeMessung von Surrogat 1 bei einem C/O - Venlilt
von 0,7. Hierbei wurden die Hauptkomponenten, 90O, CO und H des Produktgases aufgelistet, da die
Konzentration der anderen im Produktgas enthaltdfembindungen zu gering waren um eine merkliche
Ungenauigkeit angeben zu kénnen. Die Stromungssdtwgen wurden hauptsachlich durch zyklische
Schwankungen hervorgerufen. Aus diesem Grund megdiedas Gleichgewicht zu jedem Zeitpunkt erneut

einstellen, was sich ebenfalls auf die Konzentr&tioder Produkte auswirkte.

Weiterhin muss der Fehlerbereich der MasseflussmedglFa. Bronkhorst) bertcksichtigt werden. Fir die
Masseflussregler der Gase gibt der Hersteller €ieeauigkeit bis zu £ 0,5 % vom Messwert und + 0,1 %
vom Endwert an. [53] Fur den Masseflussregler deso8ats (Coriolis-Masseflussregler) gibt die Firma
Bronkhorst High-Tech eine Genauigkeit bis + 0,2 WMesswert und + 0,1 % vom Endwert an. [54] Diese

fallen aufgrund der geringen Abweichung im Gegensatder Genauigkeit der Analytik nicht ins Gewicht

Tabelle 3.7: Relative Fehler der Messdaten desdgate 1 bei einem C/O - Verhaltnis von 0,7 gewonnen

aus der Analytik

Spezies relativer Fehler [%]
H, +0,8
Cco +1,9
CO, +1,3
H,O 3,0

Berechnet wurden die relativen Fehler, indem fuiad ber 20 Messwerte der Mittelwert der Konzenbrati

der einzelnen Produktkomponenten gebildet wurdeschiel3end wurde der Mittelwert dieser funf
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Mittelwerte errechnet. Der relative Fehler ergathsaus der oberen bzw. unteren Abweichung der funf

Mittelwerte von deren gemeinsamen Mittelwert.

3.5 Problembehandlung

3.5.1 Nichtkorrekte Einstellung des Zerstaubers

Bei der Versuchsreihe von Surrogat 2 dosierte @estZuber nicht korrekt. Da bei anderen Untersugénin

an der verwendeten CPOX — Anlage dieses Problemfalse auftrat und mit einer Erniedrigung der
Temperatur des Zerstaubers geldst wurde, lassemufi@ngen darauf schlieRen, dass die Temperatur des
Zerstaubers fur Surrogat 2 zu hoch eingestellt wadurch es bei niedrigeren Temperaturen als dieram
Surrogate siedete. Dosiert der Zerstauber das @atrrmicht ausreichend konstant, so steigt die
Konzentration an Sauerstoff in dem Moment an, im de wenig Surrogat in den Reaktor eingespriht.wird
Dies hat zur Folge, dass die Temperatur in einem Qauerstoffanstieg zeitversetztem Intervall sitgttdas

C/O — Verhaltnis niedriger als erwlinscht, so Ubegtidie Totaloxidation am Katalysatoreingang. st e
hoher als erwinscht, Uberwiegt die katalytische ti#taxidation am Anfang des Katalysators.

Abbildung 3.13 zeigt einen solchen Temperatur- 8aderstoffkonzentrationsverlauf.

870

860

TBack [°Cl
05 [Vol.-%]

850

0 ' 50 ' 1(I)O
Zeit [s]

Abbildung 3.13: Temperatur- und Sauerstoffkonzeiomaverlauf einer instabilen Reaktion verursacht

durch einen nichtkorrekt eingestellten Zerstauber

Bei einer Zeit von 58 s ist bspw. ein lokales Maximim Verlauf der Sauerstoffkonzentration zu sehen.
Dies hat Auswirkung auf die Temperatur, welche@es ein lokales Minimum aufweist. Wird dem System
wieder mehr Surrogat zugeflihrt, sinkt die Sauefistokentration darin und die Temperatur steigt Bei.

einem korrekt eingestellten Zerstauber wird Saaoffrstets vollstandig verbraucht.
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3.5.2 Gesamtfluss

Bei der Berechnung des Gesamtflusses, woflr dierDgewonnen aus der Methode des internen Standards
herangezogen wurden, stellte sich heraus, das&esamtfluss zu gering war. Da Ein - und Ausgargy de
Reaktors auf Dichtigkeit gepriuft wurden, lassenrivigiungen auf eine Undichtigkeit der Anlage zwischen
Reaktorende und der Analytik schlieBen. Diese Rrobtik konnte wahrend der Bearbeitungszeit nicht
behoben werden. Aus diesem Grund wurde mit einermatBlussmessgerat (Definer 220; Fa. Bios) der Fluss
von Sauerstoff am Reaktoreingang mit 100, 200, 20@ImL/min Uberprift und validiert. Da bei optimale
(steady-state-) Bedingungen Sauerstoff vollkommentnaucht wird, wurde ein Faktor zur Bestimmung des
Gesamtflusses der Versuche eingefihrt und auf @ieiStoffatom-Bilanz angeglichen. Diese Annahme ist

insofern gerechtfertigt, da der Fehlerbereich dealftik groRRer ist als der der Masseflussregler.
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4 ERGEBNISSE

4.1.1 Ausbeute

Die Ausbeute einer Komponente wird bestimmt, inamnMolenstrom der Produktkomponentg X durch
die Anzahl des betrachteten Atomsorte (Kohlenstoffaoder Wasserstoffatom) geteilt wird. Hierbei mus
jedoch der stéchiometrische Faktor berlcksichtigiden (Gl.4.1 und Gl.4.2). Die Berechnung der Ahzah

der Kohlenstoff - und Wasserstoffatome wird in &8 und 4.4 gezeigt.

*nH
YH = —“HN:P (4.1)

Yi! : Ausbeute der Produktkomponente bezogen auf tdma
vy : stochiometrischer Faktor betreffend H - Atome

nll: Stoffmengenstrom des Produktes betreffend H +natfmol/min]

Ny : Anzahl der H - Atome insgesamt im System

+nS
Y§ = 2ChE (4.2)

YS : Ausbeute der Produktkomponente bezogen auf Omé
ve : stochiometrischer Faktor betreffend C - Atome

§: Stoffmengenstrom des Produktes betreffend C +natpmol/min]

=
o

Nc : Anzahl der C - Atome insgesamt im System

: in*c
Ne = Zoom (4.3)

mi : Massenstrom an Surrogat am Reaktoreingang [§/min
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4. Ergebnisse

: in*H
Ny = T (4.4)

Hyw Mittelwert der Anzahl der H — Atome

4.2 Vergleich der Surrogate

In dieser Arbeit wurden drei Surrogate bestehensl A2,4 - Trimethylbenzol und n-Dodecan erstellt.
Hierbei wurden Gemische mit 9 (Surrogat 1), 17 (&t 2) und 25 (Surrogat 3) Vol.-%

1,2,4 - Trimethylbenzol angefertigt. Die Umsetzunder Surrogate erfolgte bei theoretischen
C/O - Verhaltnissen von 0,7, 0,8, 0,85, 0,9 undwigbei Surrogat 2 aus zeitbedingten Griinden nicht

untersucht werden konnte.
4.2.1 Ausbeuten und Temperaturverlaufe
Zu Berechnung der Ausbeute werden Gl.4.1, welotte &uf die Wasserstoffatombilanz und Gl.4.2, welche

sich auf die Kohlenstoffatombilanz beziehen, heeaongen. Hierbei wurde auf Surrogate 1 und 3

eingegangen.
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4.2.1.1 Hauptprodukte und Temperaturverlaufe

Die Ausbeuten der Hauptprodukte, LO CO, und HO aus Surrogat 1 und 3 sind in Abbildungen 4.1 und
4.2 graphisch dargestellt. Weiterhin wird auf demperaturverlaufe bei Umsetzung der Surrogate 13und

eingegangen (Abbildung 4.3).

Ausbeute
Ausbeute

070 075 08 085 09 09 1,00 070 075 08 08 09 09 1,00
C/Oo C/O

Abbildung 4.1: Ausbeuten der Hauptprodukte H Abbildung 4.2: Ausbeuten der Hauptprodukie H
CO, CQ und HO bei Umsetzung von Surrogat1 ~ CO, CQ und HO bei Umsetzung von Surrogat 3

—=— Surrogat 1
—e— Surrogat 3

Abbildung 4.3: Temperaturverlauf am Katalysatoraarsg bei Umsetzung von Surrogate 1 und 3

Mit zunehmendem C/O — Verhéltnis steigen die Ausliean H und CO bei Umsetzung beider Surrogate
an, durchlaufen ein Maximum und fallen anschlie3stetig ab. Wahrend die Ausbeuten ap ihten

Maximalwert bei Surrogat 1 mit 82 % und bei Surto8amit 80 % bei C/O = 0,85 erreichen, hat die
CO - Ausbeute bei Surrogat 1 mit 86 % bereits ilaxivhum bei C/O = 0,8 erlangt. Die max. CO - Ausbkeut
bei Surrogat 3 wird mit 85 % bei einem C/O — Veumgl von 0,85 gewonnen. Im Bereich der
C/O - Verhaltnisse von 0,7 — 0,9 ist die AusbeuteHa bei Surrogat 1 im Mittel um 6 % groRer als bei

Surrogat 3. Aus den Abbildungen ist ersichtlich,sslabei den jeweiligen Surrogaten die CO —
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Ausbeute ¥o groRer oder gleich der ,H Ausbeute Yy, ist. Mit steigendem Anteil an 1,2,4 -
Trimethylbenzol sinkt die Ausbeute an bihd das Maximum der CO - Ausbeute wird zu h6h&2én —

Verhaltnissen verschoben.
In Bezug auf HO und CQ sind die Ausbeuten bei beiden Gemischen beim $iein gemessenen

C/O - Verhaltnis am hochsten und sinken mit zunetdam C/O — Verhéaltnis ab. Tendenziell weist,CO
eine groRere Ausbeute als@auf. Die Ausbeute an G@llt bei Surrogat 1 von 20 % und bei Surrogat 3
von 22 % in dem gesamten gemessenen C/O - Vestadtgiich in beiden Fallen auf 11 % ab. Die
H,O - Ausbeute hingegen sinkt bei Surrogat 1 von 2@fd bei Surrogat 3 von 27 % steiler in dem
untersuchten C/O - Verhéltnisbereich auf einen Went5 % ab, als es bei GOer Fall ist.

Aus Abbildung 4.3 ist ersichtlich, dass mit hdherdn2,4 — Trimethylbenzolanteil die Temperatur am
Katalysatorausgang gl steigt und mit zunehmendem C/O — Verhaltnis sikbei tritt die maximale
Differenz zwischen den beiden Temperaturverlaufeh AT g,k maxpir= 69 K bei C/O =0,7 und die
minimale Differenz mitATgack minpif = 19 K bei C/O = 0,85 auf. Im Mittel der Temperaeridufe entsteht
eine Differenz vonATg,cxm =42 K. Insgesamt hat Surrogat 3 von C/O=0,7 8 it einem
ATgack ges= - 145 K eine starkere negative Steigung als datr 1 mitATgackges= - 109 K in demselben
C/O — Verhaltnisbereich.

4.2.1.2 Nebenprodukte

Die Ausbeuten der Nebenprodukte Methan, Ethen wope? aus Surrogate 1 und 3 sind in Abbildungen 4.5
und 4.6 graphisch dargestellt.

—e— Methan
—e— Ethen
0,004+ Propen

—e— Methan

0,006

0,004

Ausbeute
Ausbeute
o
o
o
N

o

[=)

S

]
1

Abbildung 4.5: Ausbeuten der Nebenprodukte  Abbildung 4.6: Ausbeuten der Nebenprodukte
Methan, Ethen und Propen bei Umsetzung von Methan, Ethen und Propen bei Umsetzung von

Surrogat 1 Surrogat 3
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Mit zunehmendem 1,2,4 — Trimethylbenzolanteil uteigendem C/O — Verhaltnis nimmt die Ausbeute der
Nebenprodukte Methan, Ethen und Propen tendezieBei Surrogat 1 wéachst die Methanausbeute jedoch
bis auf ein Maximum bei C/O = 0,85 mit 0,61 % aml sinkt anschliel3end ab. Bei Surrogat 3 durchidieft
Methanausbeute bei C/O = 0,9 ein Minimum von 0,2218d steigt anschlielRend wieder an. Auch ist der
Methangehalt im Produktgas gewonnen aus Surrogat dinem C/O - Verhaltnisbereich von 0,7 - 0,9
groRer als bei Surrogat 3. Anders als beim Mettabveh die Ethen- und Propenausbeuten zunéchst einen
nahezu konstanten Wert und steigen bei Surrogateireem C/O — Verhéltnis von 0,85 und bei Surr@yat

ab C/O =0,9 an. Hierbei steigt bei Surrogat 1Alisbeute an Ethen von C/O = 0,85 bis1,0 um ca.%850
und die von Propen um ca. 200 % an. Bei Surroganhi®@mt die Ausbeute an Ethen im

C/O - Verhaltnisbereich von 0,9 — 1,0 um etwa 200r% die an Propen um ca. 150 % zu.

Bei allen Versuchen wurde Sauerstoff vollstandig.
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5 DISKUSSION

Zunachst wird auf bereits abgeschlossene Arbeie\tbeitsgruppe Deutschmann in der Literatur (R®,

55]) eingegangen, die die Grundlage fur die aneBielinde Diskussion bilden.

Die Studie ,Catalytic Partial Oxidation of EthanaVer Rh/ALQOs. Spatially Resolved Temperature and
Concentration Profiles" von Livio et al. [30] be$assich mit der Umsetzung von Ethanol bei einer
katalytischen Partialoxidation an einem Rh - Kadatgr. Ein Teil dieser Studie befasst sich mit deialen
Temperatur - und Konzentrationsprofile der gebddeProdukte. Diese Profile werden herangezogen, um
Erkenntnis zu erhalten, in welchem Bereich des Igs&tors die Komponenten des Produktgases dieser
Arbeit gebildet wurden. Auffallig ist, dass die Aguten an K bzw. HO bei einer katalytischen
Partialoxidation von Ethanol tendenziell groRerdsimls die Ausbeuten an CO bzw. £@ei den
Messergebnissen dieser Arbeit ist dies der entgegetzte Fall. Hier sind die Ausbeuten an CO bz@, C
groRer als die an bzw. HO. Dies ist auf das kleine C/H — Verhaltnis vondttbl im Vergleich zu den in

dieser Arbeit untersuchten Surrogaten zurtickzufiihre

Die erste Studie ,Catalytic partial oxidation ofgher hydrocarbon fuel components on RbIAIcoated
honeycomb monoliths" von Hartmann et al. [19] sesith mit der katalytischen Partialoxidation
verschiedener Kohlenwasserstoffe an einem Rh {y&attor auseinander. Die Ergebnisse zeigen, ddss be
der katalytischen Partialoxidation von Aromateneeimbhere Temperatur generiert und eine geringere
maximale H - Ausbeute erreicht wird, als es bei aliphatisch&@hlenwasserstoffen der Fall ist. Dies
bestétigen die Messergebnisse dieser Arbeit insoflass das Gemisch mit dem héheren Aromatengehalt

eine hohere Temperatur und eine niedrigere maximateAusbeute aufweist.

Die zuletzt erwahnte Veroffentlichung ,Catalytic idation of iso — octane over rhodium Catalysts: An
experimental, modelling, and simulation study” wdartmann et al. [55] besteht aus einer experimiemtel
Studie und Modellierungs — und Simulationsstudigrerekatalytischen Partialoxidation von iso - Okfm
einem Rh - Katalysator. Die Informationen aus dieSe&udie werden genutzt, um die Entstehung der

Nebenprodukte und deren Bildungsort im Katalysat@xbhangigkeit der C/O — Verhaltnisse zu erklaren.

Aus zeitbedingten Grunden konnte Surrogat 2 nicitersucht werden, es wird jedoch erwartet, dass die

Messergebnisse dieses Gemisches zwischen den&Gumagate 1 und 3 anzutreffen sind.
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5.1 Ausbeute und Temperaturverlaufe

5.1.1 Hauptprodukte und Temperaturverlaufe

Fir die Hauptprodukte £1CO, CQ und HO sind die Verlaufe der Ausbeuten typisch fir iatalytische
Partialoxidation, was auch andere Quellen [12,430 bestétigen. Die Tatsache, dass die-lAusbeute bei
Surrogat 1 hoher als bei Surrogat 3 ist, ist daraitounden, dass das C/H- Verhéltnis von Surrogat 1
niedriger als das von Surrogat 3 ist (siehe audbell@ 5.1). Wahrend bei Surrogat 3 1,9 H — Atomé au
1 C - Atom folgen, liegen bei Surrogat 1 2,1 H-eie pro C — Atom vor. Weiterhin wird aufgrund der
hoheren Betriebstemperatur bei Surrogat 3 mehrAtbme fir die Bildung von D verwendet als es bei

Surrogate 1 der Fall ist.

Tabelle 5.1: C/H — Verhéltnisse der Surrogate 1 8nd

Surrogate 1 Surrogate 3
C/H - Verhiltnis 0,48 0,52

Auch ist die CO — Ausbeute bei Surrogat 1 tenddingiéRer als die bei Surrogat 3, was im Mittelweetr
Anzahl der C — Atome der Gemische begrtindet isttogat 1 liefert mit 11.6 C — Atomen im Mittel eine
groRere Ausbeute als Surrogat 3 mit 10.9 C - AtontenBezug auf die Ausbeute an €®ann keine

Abhangigkeit vom 1,2,4 - Trimethylbenzolgehalt éestellt werden.

Gebildet werden die Hauptprodukte hauptséachlichr dizeTotal — (GI.2.6), die katalytische Partiakiaiion
(GI.2.1) und die Wasserdampfreformierung (Gl.2.d @r8). Mit zunehmendem C/O — Verhéltnis nimmt die
Ausbeute an Hund CO zu, und die an,8 und CQ ab, da der Sauerstoffgehalt im Eduktgas sinkt,uscd

die Konzentration der Totaloxidationsprodukte ansgang des Reaktors abnehmen. Somit dominiert mit
steigendem C/O - Verhaltnis die katalytische Plaxtidation im Vergleich zur Totaloxidation zunehnden
Die Produktspezies werden in bestimmten Bereiclenkhtalysators gebildet. Bei Betrieb eines CPOX —

Systems entstehen im Katalysator zwei Zonen, redédevorzugte Reaktionen stattfinden (Abbildurig.5.

Flussrichtung
Oxy-

— _ Reformierungszone —Pp
Reformierungszone

Abbildung 5.1: Axiale Darstellung der Zonen im Kgsator
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Die Aufteilung des Katalysators in die Oxy - Refegnangszone und die Reformierungszone resultierse a
einem Temperatur - Hotspot, der am Anfang des Ksdidrs bei niedrigen C/O - Verhaltnissen
entsteht. [30] Beim Betrieb der CPOX — Anlage miirrSgat ist ein Gluhen am Katalysatoreingang
beobachtet worden, welches ein Indiz fir das Vailkasein eines solchen Hotspots ist. In der Oxy -
Reformierungszone tritt hauptsachlich die Totalakimh zusammen mit der katalytische Partialoxidatio
oder Wasserdampfreformierung auf, wodurch die Kohesserstoffe in 0, CQ,, H, und CO umgewandelt
werden. [30] Anders als bei den Messergebnisserbuorogate 1 und 3, ist zu erkennen, dass beitdereS
von Livio et al. der molare Anteil an,Hm Produktstrom grof3er ist als der an CO. Diegtlem C/H —
Verhdltnis. Wie schon erwahnt haben Surrogat 1. [&&/H — Verhéltnisse von 0,48 bzw. 0,52. Ethanol
hingegen hat ein C/H — Verhaltnis vilg, wodurch der groRere Anteil an, Hn Produktgas erklart werden
kann. Aufgrund der exothermen Reaktionen am Kaaédysingang liegt hier eine Temperatur > 1000 °C
vor. Da nicht gentigend Qur die Total — und katalytische Partialoxidatiomait den Kohlenwasserstoffen
zum Katalysator gefuhrt werden, gelangen unkoresteti Kohlenwasserstoffe tiefer in den Katalysator
hinein. Mit steigendem C/O — Verhéltnis sinkt dienTperatur des Hotspots. Die Studie von Livio eteigt
zudem, dass bei der katalytischen Partialoxidatiom Ethanol bei C/O > 0,8 der Hotspot erlischt wiiel
Temperatur im Katalysator entlang der axialen Kowtk nahezu konstant ist. Vermutungen lassen flarau
schlieBen, dass dieses Phanomen auch bei dieseit Aditritt, da mit steigendem C/O - Verhaltnie di

Temperatur am Katalysatorausgang sinkt.

In der Reformierungszone findet die eigentlichedReferung statt. [30] Weiterhin berichtet diese (e
dass in diesem Bereich ein Teil der in der OxyfoRmierungszone gebildeten Produkte und die
unkonvertierten Kohlenwasserstoffe bevorzugt untfasserdampfreformierung (Gl.2.2 und 2.3)
umgewandelt werden. Die Wasserdampfreformierung otigtn H,O als Edukt, wodurch dessen
Konzentration entlang des axialen Verlaufs des Isadors sinkt. KO ist in dieser Zone der eigentliche
Sauerstofflieferant. [55] Da bei hohen C/O — Vemi&ésen der Hotspot erlischt, findet die endotherme
Wasserdampfreformierung mit geringerem Anteil st@te Tatsache, dass niedere Kohlenwasserstoffe am
Ausgang des Reaktors nachgewiesen werden konsterym einen durch eventuelle Verkokung, wodurch
aktive Zentren des Katalysators besetzt wurden mmch anderen durch fehlende Energie fur die
Wasserdampfreformierung, bedingt. Diese Beobachtind) auch fir das bearbeitete System vermutet, da
mit steigendem C/O — Verhdltnis die TemperatggTsinkt, im Produktgas weniger Synthesegas - und

vermehrt niedere Kohlenwasserstoffanteile detaktvarden.

In Abbildung 5.2 ist zu sehen, dass der molekul&mteil an HO nach dessen Bildung am
Katalysatoreingang entlang der axialen Koordinatktsind so zur Darstellung von,idnd CO dient. Diese
Abbildung gibt zwar die katalytische Partialoxidativon Ethanol wieder, tendenziell ist sie aber diaf
Messungen dieser Arbeit Ubertragbar, da bei alleterduchungen dieselben Hauptprodukte unter dem
Vorbehalt unterschiedlicher C/H — Verhaltnisse fptiwurden.
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Abbildung 5.2: Molekulare Zusammensetzung des Rigdses einer katalytischen

Partialoxidation eines ethanolhaltigen Gemischeisdoothermalen Betriebsbedingungen [30]

Um die verbrennungstechnischen Eigenschaften degesetzten Reinstoffe im Surrogat aufzuzeigen,
wurden die Reaktionsenthalpien berechnet, wobeSthedardbildungsenthalpien der Produkte und Edukte
aus [52] herangezogen wurden. Gl. 5.1.- 5.4 befehalie Stadrardreaktionsenthalpi®gHé der Total -

und der katalytischen Partialoxidation von n - Dodecan und 1,2,4 - Trimethylbenzol in reinen Formen.

Totaloxidation von n - Dodecan

Clgng(g) + 18v% Q(g) = 12 CQ(Q) + 13 F&O(g) ArH? = -7575,13 kJ/mol (51)

Totaloxidation von 1,2,4 - Trimethylbenzol

Cngz(g) + 12 Q(g) — 9 CQ(Q) + 6 HZO(g) ArH® = - 4978,76 kJ/mol (52)

Katalytische Partialoxidation von n - Dodecan

CiHagg + 6 Q@ = 12CQq + 13 Hy AgH = - 1035,46 kJ/mol (5.3)

Katalytische Partialoxidation von 1,2,4 - Trimethybenzol

CoHizg + 4%2 Qg == 9CQy + 6 Hy AgHe = - 980,87 kJ/mol (5.4)

Der Temperaturverlauf am Katalysatorausgang siakbbiden Surrogaten mit steigendem C/O — Verlgiltni
und steigt mit zunehmendem 1,2,4 — Trimethylbenanl So lasst dies darauf schlieBen, dass bei

1,2,4 - Trimethylbenzolreicheren Gemischen mehrthetone bzw. weniger endotherme Parallel — und
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Nebenreaktionen ablaufen. Dies bestatigt auch dea@mensetzung der Produktgase, da bei Surrodas 3,
1,2,4 - Trimethylbenzolreichere Gemisch, die Ausbewder Produkte der Totaloxidation tendenziell3gnd
sind als bei Surrogat 1 und dadurch eine groferapé&eatur generiert wird. Dementsprechend hat der
Hotspot im Katalysator bei Umsetzung von Surroga&ir® hohere Temperatur als bei Surrogat 1. Diese
Beobachtungen bestatigen die Annahme, dass in der- Reformierungszone hauptsachlich die
Totaloxidation zusammen mit der katalytischen Rboxidation oder der Wasserdampfreformierung
stattfinden. In der Reformierungszone werdenOHund unkonvertierte Kohlenwasserstoffe mittels
Wasserdampfreformierung in Synthesegas umgewarigser 2. Schritt findet bei Surrogat 1 haufiger
statt, als bei Surrogat 3, da die Produktgaszusamsetrung von Surrogate 1 einen grof3eren Anteil an

Synthesegas besitzt und die generierte Temperatiatalysator nicht so hoch wie bei Surrogat 3 ist.

5.1.2 Nebenprodukte

Die Nebenprodukte werden im hinteren Teil des Kattbrs, sowohl auf der Katalysatoroberflache, als
auch in der Gasphase gebildet. [55] Hartmann ent&@rsuchten hierbei die katalytische Partialox@haton
iso — Oktan, wobei neben Methan, Ethen und Prop&rhenprodukte, die in der vorliegenden Arbeit
gemessen wurden, noch weitere Kohlenwasserstotékitkrt wurden. Bei der Bildung der Nebenprodukte
hat das C/O — Verhaltnis einen grof3en Einfluss.

Bei niedrigen C/O — Verhaltnissen haben Gasphasktioaen keine Auswirkungen auf die Umsetzung der
Kohlenwasserstoffe, da die Radikale, welche in deasphase gebildet werden, schnell zur
Katalysatoroberflache diffundieren, dort adsorbveetden und rekombinieren. [55] Dies trifft jedanlr auf

den hinteren Teil des Katalysators zu, da beim li§sd#oreingang eine Massentransportlimitierung aufd

des schnellen Verbauchs ap e im Vergleich zu [30] ,wo Ethanol reformiert vde, resultiert. Da ©in

den Messungen dieser Arbeit vollstandig umgesetnid®y ist davon auszugehen, dass es ebenfalls am
Eingang des Katalysators zur Oxidation von Kohlessgastoffe aufgebraucht wurde. Hierbei muss
berticksichtig werden, dass bei niedrigen C/O — &émtssen ein Grol3teil des Kraftstoffes schon arfaAg

des Katalysators oxidativ umgesetzt wird, wodurels €racken langer Kohlenwasserstoffketten schon an
diesem Punkt verhindert wird. [55] Aus diesen Gemdst die Ausbeute an Ethen und Propen in dieser
Arbeit bei niedrigen C/O — Verhaltnissen sehr ggrinMethan wird aber schon bei kleinen
C/O - Verhaltnissen gebildet, was auf Methanisiganeaktionen zurtickzufiihren ist. Die Methanisieamg
finden dabei auf der Katalysatoroberflache in defoRmierungszone statt, da hier die Eduktaukid CO fir
diese Reaktionen (Gl.2.12 und 2.14) vorwiegendldebiverden. Auch ist die Prasenz von Q@d H fur

die Bildung von Methan férdernd (GI.2.13).

Bei hohen C/O — Verhaltnissen werden im hintererei8d des Katalysators die Nebenprodukte Ethen und
Propen gebildet. In dieser Region gelangen auf Gres erhdhten C/O — Verhéaltnisses unkonvertierte

Kohlenwasserstoffe, wodurch eine vermehrte Bildurum Verkokung auf der Katalysatoroberflache
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5. Diskussion

resultiert. [55] Da die aktiven Zentren nun mit Katstoff und Kohlenwasserstoffen besetzt sind, kéinn
weitere unkonvertierte Kohlenwasserstoffe nicht matf der Oberflache adsorbieren und werden in der
Gasphase gecrackt. Daraus resultiert ein AnstiegNddenprodukte Ethen und Propen, wobei Methan
ebenfalls ein Crack-Produkt von Ethen und Propestel#t. Bei der Umsetzung von Surrogat 3 entstdie2n
hohen C/O - Verhéaltnissen tendenziell mehr MetHaten und Propen als bei Surrogat 1. Da bei der
Konvertierung von Surrogat 3 mehr Warme generiad als bei Surrogat 1, wird diese freigesetztergiee
zum Cracken der unkonvertierten Kohlenwassersgs#fautzt.

Acetylen ist ein weiteres moégliches Nebenprodukts dbei C/O = 0,7 bei beiden Surrogaten mit einer
Ausbeute von 0,00013 % festgestellt wurde. Bei lgih€/O - Verhaltnissen war die Acetylenkonzenbrati

im Produktgas zu gering, als dass diese bestimmiemekonnte. Da aus diesem Grund kein Verlauf der
Acetylenkonzentration bei verschiedenen C/O - Viemissen gewonnen werden konnte, wird Acetylen in

den Ergebnissen und der Diskussion nicht weitegeftifrt.

5.2 Vergleich der Surrogate mit der Kerosinspezifikation BRAS 1

In folgender Abbildung 5.1 werden die Ausbeutentdauptprodukte B CO, CQ und HO bei Umsetzung
von BRAS 1 graphisch wiedergegeben. Die Messergebnvon BRAS 1 wurden von Julian Bar zur

Verfligung gestellt und unter gleichen unter 3.33L3:5 aufgeflhrten Bedingungen gemessen.

Ausbeute

’0,70 0,75 0,80 0,85 0,90

Abbildung 5.1: Ausbeuten der Hauptprodukte €0, CQ und HO bei Umsetzung von BRAS 1
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Tabelle 5.2 gibt die physikalischen und chemisdBgienschaften der Kerosinprobe BRAS 1 wieder.

Tabelle 5.2: physikalische und chemische Eigensshaler Kerosinprobe BRAS 1

BRAS 1

Gefrierpunkt [°C]

-61

Flammpunkt [°C]

46

Dichte [kg/m?],20 °C

816,1

dynamische Viskositat [cSt]

4,518

Schwefelgehalt [mg/kg]

36

Thiolgehalt [mg/kg]

1

Stickstoffgehalt [mg/kg]

9,8

Aromatengehalt [%V/V]

19,8

Olefingehalt [%V/V]

0,8

Parafingehalt [%V/V]

79,4

Um einen direkten Vergleich der Ergebnisse der Ifaodukte dieser Arbeit mit Messungen von BRAS 1

aufzufuhren,

werden die Ausbeuten der

jeweiligen ez&ys

in einem Diagramm abgebildet

(Abbildungen 5.2 — 5.5)Da bei BRAS 1 keine Messung bei C/O = 1,0 durchg#fivurde, werden
die Ausbeuten der Surrogate 1 und 3 bei diesem-G/@rhaltnis im Vergleich nicht aufgefuhrt.

Ausbeute H,

Abbildung 5.2: Wasserstoffausbeute bei Surrogate

0,85+
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0,60+

0,55

—=— Surrogat 1
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Abbildung 5.3: Kohlenmonoxidausbeute bei

Surrogate 1 und 3 und bei BRAS 1
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0,354

—=— Surrogat 1
—e— Surrogat 3
—4—BRAS 1

0,30+
0,25+
0204

0,154

Ausbeute H,0

0,10+

0,054

—=— Surrogat 1
—e— Surrogat 3
——BRAS 1

Ausbeute CO,

T T
0,70 0,75 0,80 0,85
C/O

Abbildung 5.4: Wasserausbeute bei Surrogate 1

und 3 und bei BRAS 1

T
0,90 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90
C/O

Abbildung 5.5: Kohlenstoffdioxidausbeute bei
Surrogate 1 und 3 und bei BRAS 1

Im Folgenden werden die Temperaturverlaufe derdgate mit dem von BRAS 1 in Abbildung 5.6

verglichen. Wie auch bei der GegentberstellungAlesbeuten werden die Temperaturverlaufen

der verschiedenen Gemische bis zu einem C/O — Weih&on 0,9 aufgefuhrt.

—=— Surrogat 1
—e— Surrogat 3
——BRAS 1

T T
0,75 0,80 0,85 0,90
C/O

Abbildung 5.6: Temperaturverlauf am Katalysatoraarsg bei Umsetzung der Surrogatel und 3 und von

BRAS 1

Bei der Umsetzung von BRAS 1 tritt zwischepuwthd CO eine gro3ere Differenz in der Ausbeute asfes
bei Surrogate 1 und 3 der Fall ist. Auch sind dieskeuten an #© bei BRAS 1 bei allen

C/O - Verhaltnissen groéRer als die von £LDa BRAS 1 anders als die Surrogate 1 und 3 abskamnten

Komponenten besteht, wurde im Vorfeld ein C/H —h&tnis von 0,56 angenommen (zum Vergleich:
Surrogat 1: C/H = 0,50; Surrogat 3: C/H = 0,54)raus die C/O - Verhdltnisse, die fur die Messungen

eingestellt wurden, resultieren. Mit der Annahmesd diese C/O — Verhaltnisse mit ausreichender

Genauigkeit zutreffen, hat BRAS 1 ein hoheres CNerhaltnis als die Surrogate, da hier die Ausheate
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CO groler als die an Hsind. Auch der Temperaturverlauf von BRAS 1 koereldirekt mit dessen
Produktverteilung und bestétigt das hohere C/H rh#@énis im Vergleich zu den Surrogaten. Weiterhin
wird mit einem hoheren Kohlenstoffanteil im Edukbsh vermehrt C@und CO gebildet, wodurch aufgrund
der Standardbildungsenthalpie von L@t AgH¢ =- 393,51 k]/mol eine hohere Temperatur am
Katalysatoreingang generiert wird, als es bei H,0 mit AgH¢ =- 241,83k]/mol der Fall wére. Dies wird
auch im Vergleich mit den Beobachtungen von Hartmann et al. bestitigt, in denen aromatische
Verbindungen (bspw. Benzol) und Kohlenwasserstoffe mit hoheren C/H - Verhiltnis wesentlich
hohere Temperaturen generieren. [19] Hierbei finden vermehrt exotherme bzw. weniger endotherme
Parallel - und Folgereaktionen statt, wie es schon im Kapitel 5.1.1 besprochen wurde. Die Tatsache,
dass Aromaten (bspw. Benzol) eine hohere CPOX - Temperatur als aliphatische Kohlenwasserstoffe

(bspw. n — Dodecan) verursachen, bestatigen auch Hartmann et al.

In folgender Abbildung 5.7 werden die Ausbeuten Nebenprodukte Methan, Ethen und Propen bei
Umsetzung von BRAS 1 graphisch wiedergegeben.

0,016
0,014 _/\/\

0,012

0,010+
2 —e— Methan
2 0,008 —&— Ethen
5 0,006 —<— Propen

0,70 0,75 0,80 0,85 0,90
C/O

Abbildung 5.7: Ausbeuten der Nebenprodukte MetBtren und Propen bei Umsetzung von BRAS 1
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Um einen direkten Vergleich der Ausbeuten der Npheatukte Methan, Ethen und Propen bei Umsetzung
von Surrogate 1 und 3 und BRAS 1 aufzufuhren, wemle einzelnen Spezies in Abbildungen 5.8 —5.10

graphisch dargestellt.
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0,014 T T | \ —=— Surrogat 1
~_ 0,0020 /N —e— Surrogat 3

0,012 /N —4+ BRAS1

—=— Surrogat 1
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ol o [¢)]
1 1 1
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A
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0,70 0,75 0,80 0,85 0,90 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90
C/O C/O

Abbildung 5.8: Methanausbeute bei Surrogate 1  Abbildung 5.9: Ethenausbeute bei Surrogate 1

und 3 und bei BRAS 1 und 3 und bei BRAS 1
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& 000041 o
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/ |
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0,70 0,75 0,80 0,85 0,90
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Abbildung 5.10Propenausbeute bei Surrogate 1 und 3 und bei BRAS 1

Abbildungen 5.8 —5.10 zeigen, dass die AusbeutmNkbenprodukte Methan, Ethen und Propen bei
BRAS 1 im gesamten C/O — Verhaltnisbereich stetdf3gr sind als bei Surrogate 1 und 3. Weiterhin
korrelieren die Ausbeuten der Nebenprodukte Ethew @Propen von BRAS 1 direkt mit dem
Temperaturverlauf, da die Bildung von Ethen undoBroaus cracken hoherer Kohlenwasserstoffe regultie
Abbildung 5.7 zeigt, dass die Verlaufe an Ethen &ndpen bei BRAS 1 bei allen C/O — Verhéltnissen
ahnliche Werte aufweisen und somit als konstaneselgen werden kénnen. Methan hingegen steigt mit
zunehmendem  C/O — Verhaltnis stetig an. Vergleichhan die Methanausbeuten der
Kohlenwasserstoffgemische, so liefert BRAS 1 imt#lieine Ausbeute, die um Faktor 3 bzw. Faktor 6

groRer ist als bei Surrogat 1 bzw. 3. Hartmann letbesagen in der Veroffentlichung [19], dass alle
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untersuchten Reinstoffe, dazu gehéren Benzol, &xeh, Cyclohexan, i — Hexan, n — Dodecan, n — Decan
n — Octan und n - Hexan, ab einem C/O = 1,0 einéghdkonzentration bis zu 1000 ppm aufweien. Aus
diesem Grund ist es schwierig Folgerungen anzestellwelche Stoffklasse fur eine vermehrte

Methanbildung verantwortlich ist.

Die Zusammensetzungen von logistischen Kerosineniexen in Spezies und deren Anteilen in
Abhéngigkeit der Rohdlquellen aus denen sie gewonverden, wodurch sich auch das C/H — Verhaltnis
der Destillationsfraktionen unterscheidet. BeridhkSgt man diese Tatsache, so weisen die Messdaggebn
dieser Arbeit gemeinsame Tendenzen mit den Medseiggen von BRAS 1 auf. Vor allem Surrogat 3
ahnelt aufgrund des erhdhten C/H — VerhaltnisseABR. Somit ist unter diesen Umstanden eine

Abbildung des Surrogats auf die chemischen Eigeafteindes Kerosins in der CPOX zulassig.
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6 ZUSAMMENFASSUNG UND AUSBLICK

Im Rahmen dieser Arbeit wurde die Auswirkung kemébinlicher 2 — Komponenten - Gemische in einem
CPOX — Reformer untersucht.

Um den gesamten Bereich des Aromatengehalts vowskepezifikationsproben aus Tabelle A 1 zu
reprasentieren, wurden Surrogate bestehend ausd 2@rvol. - % 1,2,4-Trimethylbenzol, das restliche
Volumen der Gemische bestand aus n — Dodecan, katalytischen Partialoxidation unterzogen. Da die
Kohlenstoffverbindungen von KerosinspezifikationemrofRtenteils aus {&— Atomverbindungen
bestehen [18], wurde n - Dodecan als Hauptkompeneatdr Gemische angesetzt. Kerosin besteht
unteranderem auch aus kirzeren und aromatischelem&bffverbindungen. Um den G- Schnitt nicht zu
stark herabzusetzen, wurde fiir diese Anteile desdfes 1,2,4 — Trimethylbenzol gewabhilt.

Die Anwendung der katalytischen Partialoxidatiom 8arrogate zeigt, dass ein geringerer Aromaterigeha
tendenziell eine hohere Ausbeute an Synthesegasahitiihrt. Am Auffalligsten ist dieser Trend f@nem
C/O — Verhaltnis von 0,7. Wahrend bei Surrogat slfauten an Hbzw. CO von 70 % bzw. 83 % erreicht
wurden, wurden bei Surrogat 3 Ausbeuten von 57 % B3 % erzielt. AulRerdem wéachst mit steigendem
1,2,4 — Trimethylbenzolgehalt und mit zunehmendenfO €Verhéltnis der Anteil unerwinschter
Nebenprodukte im Produktgas. Auch hat die Zusametensg des Treibstoffes Auswirkungen auf die
Temperatur des Katalysators: Je héher der Aromately desto hdher ist die generierte Warme im
Katalysator, was auf mehr exotherme bzw. wenigedotherme Parallel- und Folgereaktionen
zurlckzufuhren ist. Mit steigender Temperatur whelieh der Grad des Sinterns, wodurch die Anzahl de
aktiven Zentren aufgrund von Zusammenlagerung dasilysatoraktiven Materials absinkt und der
Katalysator an Aktivitat verliert. Einen besserenfgehluss Uber die Bildung und Reaktionen der in de
CPOX entstandenen Produkte muss Uber in - situalyfik, wie Raman — und IR - Spektroskopie und das
Bestimmen der Produktgaszusammensetzung an skiymiék Stellen mittels Probenentnahme im
Katalysator, geliefert werden. Weiterhin kann dageftigen von Warmebildern bei Betrieb des Reaktors

mogliche Annahmen festigen.

Aus den Untersuchungen dieser Arbeit lassen sicerglle Trends in Abhangigkeit vom C/O - Verhaltnis
und der Aromatenkonzentration im Gemisch festsielRei kleineren C/O - Verhaltnissen ist die Audkeu
der weniger erwtinschten Hauptprodukte®Hind CQ im Vergleich zu hdheren C/O - Verhaltnissen relati
grof3. Mit steigendem C/O - Verhdltnis wéachst diesbeute an Synthesegas, wobei die Ausbeuten,@n H
und CQ sinken. Das Maximum der Synthesegasausbeute wirdirem C/O - Verhaltnisbereich von
0,8 -0,85 erhalten. Ab C/O = 0.9 sinken die Ausbeuan H und CO und es entstehen vermehrt
Nebenprodukte, wie Methan, Ethen und Propen. Iremeirdirekten Vergleich stellte sich heraus, dass
Surrogat 3 aufgrund seines héheren C/H — Verhabksiauf die Kerosinprobe BRAS 1 abgebildet werden
kann.

45



6. Zusammenfassung und Ausblick

CPOX - Reformer werden bei leichtem Uberschuss Samerstoff betrieben, um eine moglichst hohe
Ausbeute an Synthesegas bei gleichzeitiger Vermgidier Bildung von Nebenprodukten zu erreichen. Um
die erwinschte Produktgaszusammensetzung zu erhaftass das C/O — Verhaltnis mit steigendem
Aromatengehalt gesenkt werden. Ubertragt man digkenntnis auf Kerosinspezifikationen, so wird die
Effizienz der APU’s an Bord von Flugzeugen mit amendem Aromatengehalt des Treibstoffes gesteigert.
Weiterhin mussen der CPOX - Reformer und die dehingeschaltete Brennstoffzelle aufeinander
abgestimmt sein. Anders als bei Protonenaustausobrae - Brennstoffzellen (Proton Exchange Membrane
Fuel Cell; PEMFC), welche mit reinem ldls Anodengas betrieben werden muissen, kann hsatzivon
SOFC’'s neben Hund CO zusatzlich Kohlenwasserstoffe wie Metham 3tromerzeugung genutzt
werden. [56] Die in dieser Arbeit ersteliten Suatsy sollen die Kerosinspezifikation JET A-1
reprasentieren. Die maximalzulassige Schwefelkanaton, die diese Kerosinspezifikation enthaltemfd
belauft sich auf 0,5 Gew. - %. [18] Schwefel ish é{atalysatorgift, welches die aktiven Zentren des
Katalysators besetzt und dadurch weitere katalyisReaktionen unterbindet. Aus diesem Grund sind
Untersuchungen nétig, wie lange ein CPOX - Reforemeem schwefelhaltigen Treibstoff ausgesetzt werde
kann, ohne dass dieser auf lange Sicht an EffizieimbuRt. Auch die nach dem CPOX - Reformer
geschaltete SOFC ist auf schwefelhaltige Verbindan@nfallig, da hier eine Desaktivierung des
Elektrodenmaterials verursacht wird. Diesbezlighaiisste der max. zulassige Schwefelgehalt in Kerosin
untersucht werden, indem schwefelhaltige Surrogater katalytischen Partialoxidation unterzogen died
dabei entstehenden Produktgase an eine SOFC vedétiéeg) werden.
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Tabelle A.1: Zusammensetzung verschiedener Kepesifkationen

014130-26

015111-17

015252-58

015808-60

019778-25

019779-06

019780-40

001458-36

001459-17

001460-50

Jet A-1
BR BR BR BR BR BR BR Sigma- Jet A-1 Jet A-1 Jet A- 1 BR
Aldrich BP Total Mir-O
lSample ric
2012- 2012- 2012- 2012- 2012- 2012- 2012- 2013- 2013- 2013- 2013- 2012-

001461-31

016372-18

Identification COMB
|ISaybolt
lcolor, ASTM | --—-- +4 > +30 + 25 > +30 +26 +25 > +30 > +30 +23 > +30 +25 > +30
D6045
aspect clear clear clear clear clear clear clear clear clear clear clear clear
free water absent absent absent absent absent absent absen t absent absent absent absent absent
ik Particulate b b b b b b b b b b b b
appearance Matter absent absent absent absent absent absent absent absent abs ent absent absent absent
Color yellow colorless slight yellow cplorless slight ye llow slight yellow colorless olorless slight yellow col orless colorless colorless
Freezing
Point , ASTM eC -65,7 -51.0 -52,2 -58,7 -51,1 -51.6 -54.,2 -37.6 -55,3 -59,0 -47,0 -72,1
D7153
Flash Point. °c 41,5 46,0 44,5 49,0 47,1 37,7 50,6 55,1 40,0 44,9 55,2 55,8
lASTM D56 . ’ . . . . , . . . , .
Density @
15 °C, ASTM kg/m3 789,5 818,5 808,1 802,9 802,5 788,1 810,8 795,5 796,5 797,6 802,7 818,2
D4052
Density @
20 °C, ASTM kg/m3 785,9 815,1 804.,6 799.4 799,0 784,55 807.,3 791,5 792,5 7 93,6 798,7 814.8
D4052
Dynamic
fggcooé'ty @ cst 2,859 4,518 4,814 3,643 4,068 3,362 4,162 6,909 3,493 3,454 4,896 5,682
IASTM D7042
|Acidity,
IASTM D3242 mgKOH/g 0,002 0,000 0,001 0,001 0,003 0,002 0,003 0,003 0,00 4 0,002 0,001 0,002
[Sulfur total,
IASTM D2622 mg/kg 576 36 249 800 830 2100 63,7 614 645 105 8,3 <5
[Thiol
Mercaptan, mg/kg 3 1 2 3 4 11 1 o] 5 5 o o]
IASTM D3227
Nitrogen,
IAsT™M Da629 ma/kg 11.4 ©.8 1.5 <05 3.8 0.8 3.3 4.4 3.1 0.78 0,69 <o0,5
Hydrocarbo
N Types,
IASTM D1319
Aromatics 14,0 19.8 13,8 15,3 17,9 18,8 17,1 0,0 16,3 17,6 17,6 2,8
Olefins % v/v 0,7 0.8 0,6 0,9 2,7 1,4 2,0 1,1 1,3 1,1 1,0 0,9
Parafins 85,3 79,4 85,6 83,8 79,4 79,8 80,9 98,9 82,4 81,3 81, 4 96,3
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Tabelle A.2: Zusammensetzung der Reaktionsgaswoogat 2 bei C/O-Verhaltnissen von 0.7 bis 1,0

Surrogat 2
c/O- V (Surrogate) Gesamtfluss V (02) Gesamtfluss
Verhdltnis [mL/min] [Vol. - %] [mL/min] [Vol. - %]

1,0 89,00 1,78 500 10

0,9 80,10 1,60 500 10
0,85 75,65 1,51 500 10

0,8 71,20 1,42 500 10

0,7 62,30 1,25 500 10

0,85
0,80 + =

0,75+

0,70~

—=— Surrogat 1

0,65+ —e— Surrogat 3

Ausbeute H,

0,60

0,55+ . . .
0,7 0,8 0,9 10

C/O

Abbildung A.1: Wasserstoffausbeute
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0,854 —e— Surrogat 3
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0170 T T T T T 1
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Abbildung A.2: Kohlenstoffmonoxidausbeute
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Abbildung A.3: Kohlenstoffdioxidausbeute
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Abbildung A.4: Wasserausbeute
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Abbildung A.5: Methanausbeute
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Abbildung A.6: Ethenausbeute
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Abbildung A.7: Propenausbeute
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Abbildung A.8: Molekulare Zusammensetzung des Ritgdaes einer katalytischen

Partialoxidation eines ethanolhaltigen Gemischeg][3
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Abbildung A.9: Ausbeuten an,HH,0 und GH, bei verschiedenen Kohlenwasserstoffen als EdL$}. [
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Abbildung A.10: Ausbeute an Ethen, Propen und Aeretyei verschiedenen Kohlenwasserstoffen als

Edukt [19]
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Abbildung A.11:Temperatur die bei Betrieb einerakgischen Partialoxidation in Abhangigkeit vom Etu
frei wird. [19]
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Abbildung A.12: Kalibrierungsgerade des CORI-Maksmssireglers fur Surrogate 1
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