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Operating Strategies for Fuel Processing Systems for Application in
HT-PEFC Auxiliary Power Units

Abstract

This work set out to develop an operating strategy for fuel processing systems combined with
high-temperature polymer electrolyte fuel cells (HT-PEFC). The operating strategy’s focus was to
prevent the deactivation of the water-gas shift reactor's (WGS) noble metal catalyst. The metho-
dical approach undertaken included researching of the subject on two levels. Emphasis was
placed on experimental investigation at the system and catalyst levels. This work was supple-
mented by model calculations.

The experimental results identified high gas hourly space velocities of 45,000 1/h and above as a
first reason for an accelerated activity drop of the catalyst. Presumably, the degradation was
caused by a blockage of the active catalyst centers by reformate components or reaction inter-
mediates like carbonates/ formates. The second reason for deactivation was incomplete fuel con-
version in the autothermal reformer (ATR). Higher hydrocarbons caused side reactions on the
WGS catalyst and resulted in a higher CO-concentration, as well as accelerated deactivation.

The operating strategy comprises new methods to improve the fuel conversion during startup/
shutdown. With the original methods, several thousand ppmv higher hydrocarbons were ob-
served. The new strategies reduced the concentrations up to a factor of 10 during startup and up
to a factor of 400 during shutdown. Furthermore, the original catalyst A was displaced by a sec-
ond catalyst B, which turned out to be much more active and stable. As a third part of the new
operating strategy, regeneration methods were developed. A short-term purge (=5 min) of the
WGS-reactor after system shutdown with 80 Iy/h air at =200 °C was enough to completely rege-
nerate the catalyst activity.

The new operating concept was validated by daily load profiles with the fuel HC-kerosene and the
CO threshold value of the HT-PEFC of 1.2 vol.-% (dry) was met. With three additional diesel
fuels, validation was not possible all of the time. In future, the catalyst volume of the high-
temperature shift stage (HTS) must be doubled in order to lower the gas hourly space velocity
and decelerate the degradation occurring. Apart from that, catalyst B showed no indication of
irreversible deterioration, even after =500 h of system operation, including 20 startup/ shutdown
cycles, concentrations of higher hydrocarbons up to 3200 ppmv, as well as numerous tempera-
ture peaks of up to 763 °C.

The integration of the system’s fuel cell and catalytic burner modules into the new operating
strategy is unproblematic and can take place without adjustment.

Correspondingly, the model calculations could reveal that the energetic utilization of the rejected
reactor heat after shutdown is reasonable. With the catalytic burner, a hot water quantity of
10 kg/h can be supplied for 150 minutes.

The developed operating strategy constitutes the foundation of long-term operation without a loss
of performance, and is an incentive for further work on the fuel processing system.






Betriebsstrategien fiir Brenngaserzeugungssysteme zur Anwen-
dung in HT-PEFC-Hilfsstromaggregaten

Kurzfassung

Das Thema der Arbeit war die Konzipierung einer Betriebsstrategie fur Brenngaserzeugungssys-
teme in Kombination mit einer Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle (HT-PEFC). Der
Fokus der Betriebsstrategie lag darauf, den Edelmetallkatalysator des Wassergas-Shift-Reaktors
(WGS) vor Deaktivierung zu schiitzen.

Die methodische Vorgehensweise sah die Erforschung des Themas auf zwei Ebenen vor. Der
Schwerpunkt lag auf der experimentellen Untersuchung auf System- und Katalysatorebene. Die-
se Arbeit wurde durch Modellrechnungen erganzt.

Die experimentellen Ergebnisse identifizierten eine hohe Raumgeschwindigkeit ab 45000 1/h als
ersten Grund fir einen beschleunigten Aktivitatsverlust des Katalysators. Hervorgerufen wurde
die Degradation vermutlich durch eine Blockade der aktiven Zentren durch Reformatkomponen-
ten oder Reaktionszwischenprodukte wie Karbonate/ Formiate. Der zweite Deaktivierungsgrund
war ein unvollstéandiger Kraftstoffumsatz im autothermen Reformer (ATR). Hohere Kohlenwas-
serstoffe fuhrten zu Nebenreaktionen auf dem WGS-Katalysator und bewirkten einen erhéhten
CO-Gehalt sowie beschleunigte Deaktivierung.

Die Betriebsstrategie beinhaltet neue Methoden, um den Kraftstoffumsatz wahrend des An-/ Ab-
fahrens zu verbessern. Mit den urspriinglichen Methoden konnten mehrere tausend ppmv héhe-
rer Kohlenwasserstoffe beobachtet werden. Die neuen Strategien reduzierten die Konzentratio-
nen beim Anfahren bis zu einem Faktor von 10, beim Abfahren bis zu Faktor 400. Weiterhin wur-
de der ursprunglich eingesetzte Katalysator A durch einen zweiten Katalysator B ersetzt, der sich
als deutlich aktiver und stabiler herausgestellt hatte. Als dritter Bestandteil der neuen Betriebs-
strategie wurden Regenerationsmethoden erarbeitet. Ein kurzzeitiges Spilen (=5 min) des WGS-
Reaktors nach dem Abfahren des Systems mit 80 Iy/h Luft bei =200 °C war ausreichend, um den
Katalysator stets vollstandig zu regenerieren.

Das neue Betriebskonzept konnte anhand von Tageslastprofilen mit dem Kraftstoff HC-Kerosin
validiert und der CO-Grenzwert der HT-PEFC von 1,2 Vol.-% (trocken) eingehalten werden. Bei
drei weiteren Dieselkraftstoffen war die Validierung nicht durchweg moglich. Zukunftig muss das
Katalysatorvolumen in der Hochtemperatur-Shift-Stufe (HTS) verdoppelt werden, um die Raum-
geschwindigkeit zu senken und die auftretende Deaktivierung zu verlangsamen. Abseits davon
zeigte Katalysator B auch nach =500 h Systembetrieb mit 20 An-/ Abfahrzyklen, Konzentrationen
an héheren Kohlenwasserstoffen bis 3200 ppmv sowie zahlreichen Temperaturspitzen bis 763 °C
keine Anzeichen einer irreversiblen Alterung.

Die Integration der Systemkomponenten Brennstoffzelle und Katalytbrenner in die neue Betriebs-
strategie ist unproblematisch und kann ohne Anpassung erfolgen.

Erganzend konnten die Modellrechnungen offenlegen, dass sich eine energetische Nutzung der
Reaktorabwarme nach dem Betriebsstopp anbietet. Mittels des Katalytbrenners kann eine
Warmwassermenge von 10 kg/h fir 150 min bereitgestellt werden.

Die ausgearbeitete Betriebsstrategie bildet die Basis fur einen Langzeitbetrieb ohne Leistungs-
verluste und ist der Impuls fiir weitere Arbeiten am Brenngaserzeugungssystem.
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1 Einleitung und Zielsetzung

Das von den Vereinten Nationen beschlossene und 2015 in Paris novellierte Ziel ist, den durch
den Klimawandel hervorgerufenen Temperaturanstieg auf 1,5 K bis maximal 2 K in Bezug auf
das vorindustrielle Zeitalter [1] zu begrenzen. Dies ist nach derzeitigem Stand der Entwicklungen
nicht erreichbar. Vielmehr wird davon ausgegangen, dass sich die Durchschnittstemperatur im
Bereich zwischen 3,6 K und 5,3 K erhéhen wird [2, p.9]. Der Klimawandel wird vor allem mit der
Emission schadlicher Treibhausgase wie Kohlendioxid in Verbindung gebracht. Daher hat sich
die Europaische Union zum Ziel gesetzt, bis 2020 die Treibhausgasemissionen um 20 % (30 %
wenn mdglich) zu senken' [3]. Die Ziele der Bundesregierung bis zum Jahr 2050 sind unter ande-
rem, die Treibhausgasemissionen um 80 % zu senken [4].

Der Mobilitatssektor besitzt hinter der Energieproduktion mit 22 % am weltweiten Gesamtkohlen-
dioxidausstol® den zweitgrofiten Anteil [5, p.11]. In Deutschland beansprucht der Verkehr einen
Anteil von 29,5 %2 am gesamten Energieverbrauch, welcher einer Gesamtenergiemenge von
2560 PJ entspricht [6]. Diese Energiemenge wird zum GroRteil aus Kraftstoffen auf fossiler Basis
wie Benzin, Diesel oder Kerosin bereitgestellt (93 %) und lediglich zu 2 % aus Strom [6]. Um die
Treibhausgasemissionen im Mobilitdtssektor nach dem Aktionsplan der Europaischen Kommissi-
on bis 2050 um 54 % bis 67 % zu reduzieren [7], werden neben Elektro- und Hybridkraftfahrzeu-
gen vermehrt Biokraftstoffe wie Pflanzendl und Bioethanol geférdert. 2011 betrug ihr Anteil am
Gesamtkraftstoffverbrauch 5,5 %. Bis 2020 soll dieser Anteil auf 10 % steigen. Mit inbegriffen ist
auch die Mdglichkeit, regenerativ produzierten Wasserstoff als Fahrzeugkraftstoff einzusetzen [6].
Dieser noch sehr geringe Anteil am Gesamtkraftstoffverbrauch macht deutlich, dass der Mobili-
tatssektor auch in nachster Zukunft stark abhangig sein wird von fossilen Energietrdgern. Eben-
falls wirkt sich besonders im Nutzfahrzeugbereich wegen des hohen Energiebedarfs die niedrige
gravimetrische Energiedichte eines Wasserstoffspeichers im Vergleich zu einem Benzintank ne-
gativ aus. Obwohl Wasserstoff als Reinstoff tiber eine hohere gravimetrische Energiedichte von
33,3 kWh/kg als Benzin mit 11,5 kWh/kg verfiigt, andern sich diese Werte auf Systemebene [8,
pp.121-122]. Ein 700 bar Wasserstoffspeicher hat eine Energiedichte von 1,8 kWh/kg, Wasser-
stoff in einem 2 bar Flussigspeicher erreicht 2 kWh/kg [8, pp.121]. Der Benzintank dagegen ver-
fugt Uber eine hohere gravimetrische Energiedichte von 8 kWh/kg [8, pp.121]. Dies ist durch das
hohe Eigengewicht des Wasserstoffspeichers zu begriinden.

In Systemen, die aufgrund ihrer notwendigen hohen mechanischen Antriebsleistung nicht auf
einen flissigen Kraftstoff verzichten kénnen und zusatzlich einen Bedarf an elektrischer Energie
haben, besteht aber die Méglichkeit, den Kraftstoffverbrauch mittels Hilfsstromaggregaten (auxili-
ary power unit, APU) mit Brennstoffzelle zu senken. Dabei wird der bereits an Bord befindliche
Kraftstoff genutzt, um durch einen Reformierungsprozess ein wasserstoffreiches Synthesegas zu
erzeugen. Dieses Gas wird zur Bordstromversorgung in einer Brennstoffzelle effizient und emis-
sionsarm umgesetzt. Durch die Entkopplung des Antriebs von der Stromerzeugung kann Kraft-
stoff eingespart und die Stromproduktion auch bei abgeschaltetem Motor fortgefiihrt werden.
Transportmittel aus dem Stra3en-, Schifffahrt- und Luftfahrtbereich zahlen zu den mdéglichen Ein-
satzgebieten. Die Technik bewirkt besonders dort groRe Vorteile, wo eine groRe elektrische Leis-

' Die Werte beziehen sich auf die Ausgangssituation von 1990 (Kyoto-Protokoll).
2 Der Wert bezieht sich auf den Stand von 2010.



1 Einleitung und Zielsetzung

tung unabhangig von der Antriebsleistung von Néten ist. Dazu zahlen vor allem Stillstandszeiten,
in denen Motoren oder Turbinen aufgrund ihres niedrigen Teillastwirkungsgrads besonders ineffi-
zient arbeiten. Ein gutes Beispiel dafiir sind Lkw, in denen die Fahrer Ubernachten und im Still-
stand beispielsweise die Klimaanlage uber die APU elektrisch versorgt werden konnte. In der
Studie von Lutsey et al. [9], in der eine unter US-amerikanischen Lkw-Fahrern durchgefiihrte
Umfrage ausgewertet wurde, wird angegeben, dass Lkw-Motoren durchschnittlich 34 % der ge-
samten Laufzeit im Leerlauf arbeiten. Dabei ist mit niedrigen Wirkungsgraden von 9-11 % zu
rechnen [10]. Im Durchschnitt werden dadurch nach [9] 6057 | Diesel im Jahr verbraucht, wobei
die Schwankung um diesen Durchschnittswert aufgrund der unterschiedlichen Strecken und
Fahrweisen der Lkw-Fahrer sehr grof ist. Folglich kann bei 10 % der Fahrer der Kraftstoffver-
brauch im Leerlaufbetrieb Spitzenwerte von bis zu 12870 I/a erreichen. Ein weiteres Anwen-
dungsbeispiel sind Kiihifahrzeuge, in denen die elektrische Leistung zum Betrieb des Kompres-
sors der Kaltemaschine, unabhangig von der Antriebsleistung des Lkw, bereitgestellt werden
muss. Je nach Anwendungsgebiet ergeben sich weitere spezifische Vorteile. Im Flugzeug kann
das Produktwasser aus dem Brennstoffzellensystem an Bord weiter verwendet werden®, wodurch
sich das notwendige Volumen des Wassertanks an Bord verkleinert. Entstehendes sauerstoffar-
mes Abgas kann bei der Tankinertisierug verwendet werden und die Abwarme des Brennstoffzel-
lensystems zur Tragflachenenteisung genutzt werden [11]. Durch den Einsatz von Brennstoffzel-
len-Hilfsstromaggregaten kann die konventionelle APU ersetzt und Batterien und Generatoren
kleiner dimensioniert werden [12].

1.1 Motivation

Im Rahmen dieser Arbeit soll die Betriebscharakteristik eines  Prototypen-
Brennstoffzellensystems untersucht und eine passende Betriebsstrategie erarbeitet werden. Den
beispielhaften Aufbau eines Brennstoffzellensystems als APU zeigt Abbildung 1.1.

Kerosin Reformer

WGS-Reaktor Brennstoffzelle Katalytbrenner

Kraftstoff Synthesegas Reformataufbereitung  Stromproduktion Abgasnach-
behandlung

Abbildung 1.1:  Beispiel eines Brennstoffzellensystems als APU.

Der eingesetzte Kraftstoff muss gegebenenfalls entschwefelt werden, bevor das Synthesegas
unter der Zugabe von Wasserdampf und Sauerstoff im Reformer erzeugt werden kann. Das Re-
format* wird anschlieRend weiter aufbereitet. Das MaR der Aufbereitung ist abhangig von der
Toleranz der Brennstoffzelle gegenuiber Verunreinigungen im Synthesegas. Haufig wird ein Was-
sergas-Shift-Reaktor (WGS) angewendet, um die Kohlenmonoxidkonzentration zu senken. Da
der Wassergas-Shift-Reaktor nach dem aktuellen Stand der Forschung am Institut fir Elektro-
chemische Verfahrenstechnik des Forschungszentrums Jilich (IEK-3) als kritische Komponente

3 Unter anderem kann es zur NO,-Reduktion in den Strahltriebwerken genutzt werden [11].
* Reformat ist ein wasserstoffreiches Synthesegas, welches bei der Kraftstoff-Reformierung produziert wird.
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1.2 Problematik und Zielsetzung

fur einen stabilen Systembetrieb einzuschatzen ist, wird der Reaktor in Zusammenhang mit der
neuen Betriebsstrategie besonders berlicksichtigt. Nachdem das Synthesegas in der Brennstoff-
zelle verstromt wurde, wird das Abgas in einem Katalytbrenner nachbehandelt, um die Emission
von gefahrlichen oder klimaschéadlichen Gasen zu verhindern.

Die Strategie muss samtliche Betriebszustande wie das Anfahren, Abfahren, Lastwechsel und
stationaren Betrieb berlcksichtigen. Neben dem Wassergas-Shift-Reaktor beeinflussen auch die
Anforderungen aller weiteren Systemkomponenten die Strategie.

1.2 Problematik und Zielsetzung

In experimentellen Untersuchungen mit dem Brennstoffzellensystem am Institut fur Elektrochemi-
sche Verfahrenstechnik des Forschungszentrums Julich (IEK-3) wurden problematische Be-
triebszustande im Zusammenhang mit dem Wassergas-Shift-Reaktor beobachtet. Im stationaren
Zustand sowie wahrend des An- und Abfahrens des Systems ist es zu einer Katalysatordeaktivie-
rung gekommen. Da die Wassergas-Shift-Reaktion, bei der Wasserdampf und Kohlenmonoxid
zusammen zu Wasserstoff und Kohlendioxid reagieren, exotherm ablauft, kann eine Katalysa-
tordeaktivierung an der Temperaturdifferenz im Reaktor identifiziert werden. Abbildung 1.2 zeigt
eine Katalysatordeaktivierung im WGS-Reaktor. Wahrend die beiden WGS-Reaktorstufen in dem
ersten Versuch (blau) noch aktiv sind, ist die Hochtemperatur-Shift-Stufe (HTS) im zweiten Ver-
such (rot) deaktiviert. Dies ist an der nicht vorhandenen Temperaturdifferenz zwischen Reak-
torein- und -austritt zu erkennen. Eine Deaktivierung des WGS-Katalysators kann weiterhin an-
hand einer steigenden CO-Konzentration und einer gleichzeitig sinkenden CO,-Konzentration
erkannt werden.
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Abbildung 1.2:  Temperaturverlauf im Wassergas-Shift-Reaktor mit und ohne Deaktivierung des Katalysators in
der HTS-Stufe [13].

Die beschriebene Problematik flihrt zur Definition der folgenden Forschungsziele dieser Arbeit:

o Es missen die Griinde fiir die Katalysatordeaktivierung in der Hoch- und Niedertem-
peratur-Stufe des Wassergas-Shift-Reaktors unter stationdaren und transienten Bedin-
gungen identifiziert werden.



1 Einleitung und Zielsetzung

Eine passende Betriebsstrategie muss fiir das Brenngaserzeugungssystem erarbei-
tet und verbessert werden, um Katalysatordeaktivierung zu vermeiden oder zu minimie-
ren. Der Fokus liegt darauf, passende Betriebsparameter flir den stationéren Betrieb zu
identifizieren und neue An- und Abschaltstrategien zu erarbeiten.

Die Betriebsstrategie muss den taglichen Betrieb des Brenngaserzeugungssystems er-
mdglichen.

Die Betriebsstrategie muss die Anforderungen aller Systemkomponenten beriicksich-
tigen.
Das Brenngaserzeugungssystem soll mit unterschiedlichen Kraftstoffen betrieben werden
koénnen. Es ist erforderlich, dass eine gleichbleibend hohe Qualitit des Synthesegases
bei Einsatz verschiedener kommerzieller Diesel- und Kerosinkraftstoffe erreicht
wird.

1.3 Methodik

Um die in Kapitel 1.2 definierten Ziele zu erreichen, wird eine Methodik verfolgt, in der experimen-
telle Beobachtungen und Berechnungsergebnisse aus einer dynamischen Systemmodellierung
zusammenflieBen. Abbildung 1.3 stellt die Vorgehensweise grafisch dar. Die unterschiedlich gro-
3en Rechtecke der empirischen Ebene und der Modellebene veranschaulichen qualitativ, dass

der Fokus der Arbeit auf der experimentellen Untersuchung liegt.

Empirische Ebene

Systemtests

Modellebene

Abbildung 1.3:

Betriebsstrategie

Katalysator-

tests

Definition Ergdnzung der
einer Betriebs- Betriebs-
strategie strategie
mittels der durch
Ergebnisse aus zusatzliche Modellberech-
Experimenten  Experimente nungen

pierung : serung rung : zung

Methodische Vorgehensweise zur Konzipierung einer Betriebsstrategie flir das Brenngaserzeu-
gungssystem.

Zunachst dienen Experimente auf Systemebene dazu, kritische Betriebsphasen beziehungsweise
kritische Betriebsparameter fir den Wassergas-Shift-Reaktor zu identifizieren. Auf Katalysator-
ebene werden zudem einzelne Parameter separat untersucht, um Uberlagernde Effekte auszu-

schlieRen. Daraus sollen Informationen dazu gesammelt werden, welche Zustande zur WGS-



1.4 Gliederung der Arbeit

Katalysatordeaktivierung fiihren und diese férdern. Die Untersuchungen und Ergebnisse aus
beiden experimentellen Phasen sollen sich zudem unterstitzen und erganzen. Die gewonnen
Erkenntnisse bilden ferner die Grundlage fiir die Ausarbeitung von Teilkonzepten der Betriebs-
strategie. Im weiteren Verlauf werden die Teilkonzepte zu einer Gesamtstrategie geformt und auf
Systemebene experimentell erprobt. AnschlieRend werden sie validiert. Die Abfahrstrategie wird
zusatzlich durch ein dynamisches Systemmodell, welches auf Matlab/ Simulink®© basiert, erganzt.
Das Modell beriicksichtigt die experimentell gewonnenen Ergebnisse.

1.4 Gliederung der Arbeit

Aus der Problemstellung, Zielsetzung und der zuvor beschriebenen Methodik ergibt sich die fol-
gende Gliederung der Arbeit.

Nach dem einleitenden Kapitel werden zu Beginn von Kapitel 2 die Grundlagen der Synthese-
gaserzeugung fur Brennstoffzellensysteme beschrieben. Neben den grundlegenden ablaufenden
chemischen Prozessen in den Reaktoren der Brenngaserzeugung wird gesondert auf die Eigen-
schaften der untersuchten Mitteldestillate eingegangen. Im Verlauf des Kapitels wird die Funkti-
onsweise der Brennstoffzelle und darauffolgend das Brennstoffzellensystem erlautert.

In Kapitel 3 wird zunachst der Stand der Forschungsarbeiten am Wassergas-Shift-Reaktor des
Instituts fir Energie- und Klimaforschung (IEK-3) prasentiert, welcher zu der beobachteten Pro-
blematik des Wassergas-Shift-Katalysators uUberleitet. In anschlieBenden Unterkapiteln werden
die in der Literatur genannten Grinde fir die Deaktivierung von Edelmetall-WGS-Katalysatoren
fir Brennstoffzellensystemanwendungen zusammengefasst. Im weiteren Verlauf des Kapitels
werden Mdglichkeiten zur Katalysatorregeneration dargestellt und abschlieRend Methoden aus
der Literatur fir den Abfahrvorgang des WGS-Reaktors prasentiert.

Die methodischen Vorgehensweisen bei der Versuchsdurchfiihrung und der Versuchsauswertung
sowie bei der dynamischen Modellierung werden in Kapitel 4 thematisiert. Dabei werden neben
der Teststandsinfrastruktur auch die zur Berechnung der Zielgréf3en notwendigen Korrelationen
beschrieben. Dieses Teilkapitel wird durch eine Fehleranalyse erganzt.

Bei der Methodik der Modellierung werden zunachst einige theoretische Grundlagen erlautert und
anschlielend wird auf die Systemkomponentenmodellierung im Einzelnen eingegangen.

Die Kapitel 5 bis einschliellich 8 geben die Ergebnisse der durchgefihrten Experimente auf Sys-
tem- und Katalysatorebene wieder. In einer ersten Testphase werden fir den WGS-Katalysator
kritische Betriebsparameter auf Systemebene identifiziert (Kapitel 5) und anschlieRend detaillier-
ter untersucht (Kapitel 6). Die Ergebnisse ermdglichen die Ausarbeitung von Teilkonzepten der
Betriebsstrategie (Kapitel 7), welche dann auf Systemebene erprobt werden (Kapitel 8). Die Er-
gebnisse aus Kapitel 8 beleuchten die Griinde der Katalysatordeaktivierung und erméglichen die
Ausformulierung der Betriebsstrategie. AbschlieRend wird die Betriebsstrategie validiert.

In Kapitel 9 werden die Ergebnisse der Simulationsrechnungen prasentiert. Diese liefern, iber die
erarbeitete Betriebsstrategie hinaus, |deen zur optimalen Verschaltung des Brennstoffzellensys-
tems, beispielsweise um wahrend des Abfahrprozesses Energie zuriickzugewinnen.

In Kapitel 10 werden die Ergebnisse der Arbeit zusammengefasst und diskutiert.






2 Grundlagen der Synthesegaserzeugung fir
Brennstoffzellensysteme

Kapitel 2 behandelt die Grundlagen der Synthesegaserzeugung. Zunachst werden in Abschnitt
2.1 technische Mdéglichkeiten zur Synthesegasproduktion erlautert. In Kapitel 2.2 wird speziell die
Brenngaserzeugung aus Mitteldestillaten thematisiert. AnschlieRend wird eine Ubersicht (iber die
fur diese Arbeit relevanten Mitteldestillate gegeben. Im weiteren Verlauf des Kapitels wird die
Funktionsweise eines Brennstoffzellensystems erlautert. Dabei werden dessen Komponenten,
deren Funktionsweisen und die Interaktion untereinander erlautert.

21 Technische Moglichkeiten der Synthesegasproduktion

Synthesegas ist ein industriell produziertes Gasgemisch, welches vornehmlich aus Wasserstoff
und Kohlenmonoxid besteht und fiir chemische Synthesen verwendet werden kann [14]. Das Ziel
hinter der Synthesegaserzeugung fiir eine Brennstoffzelle ist die Produktion eines Gasgemischs
mit moglichst hohem Wasserstoffanteil sowie mdglichst niedrigem Schwefel- und Schwefelwas-
serstoffgehalt. Abhangig von der eingesetzten Brennstoffzelle darf ebenso ein Maximalgrenzwert
an Kohlenmonoxid nicht (iberschritten werden. Eine Ubersicht liber die im Folgenden beschrie-
benen Moglichkeiten der Synthesegasproduktion und ihre Anwendungsmaglichkeiten bei ver-
schiedenen Brennstoffzellentypen ist in Abbildung 2.1 dargestellt. Dabei sind die verfahrenstech-
nischen Schritte zur Erzeugung der Brennstoffe aus den Primarenergietragern dargestellt. Eben-
so sind die Prozesse zur Synthesegaserzeugung, dessen zum Teil notwendige Aufbereitung und
die anschlieBende Verstromung in einer Brennstoffzelle abgebildet. Aus Ubersichtsgriinden sind
nicht alle technisch relevanten Prozesse in der Abbildung dargestellt. Die fir diese Arbeit relevan-
ten verfahrenstechnischen Prozesse sind in der Abbildung rot markiert.

Synthesegas kann aus einer Vielzahl von verschiedenen Kohlenstoffquellen produziert werden.
Dazu gehéren Primarenergietrager wie Erdgas, Kohle, Biomasse und Olprodukte [15]. Gase, die
zur Synthesegasherstellung genutzt werden, sind vor allem Methan, Biogas, Dimethylether
(DME), Propan, Butan und Flussiggas (liquified petroleum gas, LPG). Methan ist der Hauptbe-
standteil von Erdgas. Ebenso lassen sich Propan und Butan im Erdgas finden. Sie kdnnen aber
auch durch thermisches Cracken von Erdol gewonnen werden. Dimethylether wird als Nebenpro-
dukt der Methanolsynthese gewonnen, Biogas entsteht bei der anaeroben Vergarung von Bio-
masse. Diese Gase werden mittels Dampfreformierung® (heated steam reforming, HSR), partiel-
ler Oxidation (partial oxidation, POX), autothermer Reformierung (autothermal reforming, ATR),
trockener (CO,-) Reformierung, Plasmareformierung® und weiteren Methoden zu Synthesegas
umgewandelt (siehe Abbildung 2.1). Die Wahl des Reformierungsprozesses ist abhangig vom
GroRenmalstab der Produktion, der Anwendung sowie der geforderten Wasserstoffreinheit.
Ebenfalls spielen die Eduktkosten und deren Verfuigbarkeit vor Ort eine wichtige Rolle [15; 18].

5 Es wird auch beheizte Dampfreformierung genannt.
% Detaillierte Erlauterungen zu den genannten Reformierungsprozessen sind in Kapitel 4-8 in Quelle [16] zu fin-
den. Zuséatzlich bieten die Quellen [15-21] einen tiefen Einblick in die Thematik der Reformierung.
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Ubersicht der technischen Méglichkeiten zur Synthesegasproduktion und der anschlieRenden

Anwendung in verschiedenen Brennstoffzellentypen, nach [16; 18; 19; 22].

Abbildung 2.1:



2.1 Technische Mdglichkeiten der Synthesegasproduktion

Die Produktion von Synthesegas durch Vergasung von Kohle wird vor allem im groRindustriellen
MalRstab durchgefiihrt [18]. Es ist eine Vielzahl von verschiedenen Mdglichkeiten zur Vergasung
bekannt, bei denen Reaktionen wie die endotherme Dampfvergasung und exotherme Oxidations-
reaktionen’ ablaufen und somit die Vergasung autotherm verlaufen kann [18]. Im Vergleich zur
Verbrennung fallt CO, bei der Vergasung vorteilhafterweise bei hoheren Driicken an [15]. Auch
bei der Biomasse kann das synthetische Gas mittels Vergasung gewonnen werden. Biomasse
deckt einen weiten Materialbereich ab, zu dem Holz, Stroh, Korn, Schwarzlauge aus der Papier-
industrie, tierische Biomasse und verschiedene Arten an Abfall gehéren. Da die Vergasung aller-
dings nur bei relativ niedrigen Temperaturen abflauen kann, verfiigt das Produktgas Uber einen
hohen Teeranteil, welcher schwierig zu entfernen ist [15]. Es ist allerdings ebenfalls moglich aus
Biomasse direkt Wasserstoff durch anaerobe Zersetzung zu gewinnen [23].

Zu den Olprodukten zéhlen Kraftstoffe wie Naphtha, Benzin, Diesel oder Kerosin, welche im Raf-
finerieprozess bei der Rektifikation von Erddl hergestellt werden (siehe Abbildung 2.1). Abseits
davon wird zusétzlich Biodiesel synthetisiert, welcher durch Umesterung von Triglyceriden aus
Pflanzendlen, Lipiden aus Algen und tierischen Fetten entsteht [24, p.9]. Die Eigenschaften von
Biodiesel sind konventionellem Dieselkraftstoff sehr ahnlich, wobei die Energiedichte von Biodie-
sel zwischen 5-8 % niedriger ist, allerdings eine vollstdndigere Verbrennung im Motor ermdglicht
wird [16]. AuBerdem sind synthetisch produzierte Fischer-Tropsch-Kraftstoffe, welche so gut wie
keine Schadstoffe, Aromaten, Schwefel oder Metalle beinhalten, besonders interessant fur die
Reformierung und spatere Anwendung in der Brennstoffzelle [16]. Diese Kraftstoffe kénnen
ebenso mittels verschiedener Formen der Reformierung in wasserstoffreiches Gas umgesetzt
werden, worauf in den folgenden Kapiteln noch intensiv eingegangen wird.

Bei den Alkoholen werden unter anderem Ethanol, Methanol und Glycerin8 zur Synthesegaspro-
duktion eingesetzt. Ethanol und Methanol kénnen aus ihren entsprechenden Synthesen gewon-
nen werden. AuRerdem wird Ethanol durch Vergarung oder Destillation von Biomasse erzeugt
(siehe Abbildung 2.1). Die Methanolreformierung ist eine etablierte Technologie, welche vor-
nehmlich in kleineren Wasserstoffproduktionsanlagen (<1000 m3y/h) angewendet wird. Da die
Reformierung von Methanol wesentlich geringere Mengen an Wéarme benétigt als die Dampfre-
formierung von Erdgas, konnen die Apparate deutlich giinstiger gefertigt und einfacher zusam-
mengebaut werden [15]. Im Gegensatz zur Methanolreformierung ist die Reformierung von Etha-
nol komplizierter, da wahrend der chemischen Reaktionen eine Dehydratisierung zu Ethen statt-
finden kann und Ethen als Vorlaufer von Kohlenstoff bekannt ist [15]. Die Synthesegasproduktion
aus Alkoholen ist fir die Brennstoffzellentechnik sehr interessant, da verhaltnismafRig geringe
Temperaturen bei der Reformierung notwendig sind und die Ausgangsstoffe keinen Schwefel
enthalten [16].

Wenn hochreiner Wasserstoff gefordert ist, muss das Synthesegas noch weiter aufbereitet wer-
den, bevor es zur Brennstoffzelle transportiert werden kann. Dazu bieten sich verschiedene che-
mische Verfahren wie die Wassergas-Shift-Reaktion mit anschlieRend praferenzieller Oxidation
(preferential oxidation, PROX) oder selektiver Methanisierung (selective methanation, SMET) an.
Physikalische Trennverfahren wie Druckwechseladsorption (pressure swing adsorption, PSA)
oder Temperaturwechseladsorption (temperature swing adsorption, TSA) sind ebenfalls moglich.
Adsorptionsverfahren sind weit ausgereift, allerdings sind sie ungeeignet flir mobile Brennstoffzel-

7 Bei der Vergasung auftretende Reaktionen sind unter anderem in [15, pp.57-58] oder [21, p.143] aufgelistet.
8 Damit sind auch Alkohole auf Basis von Biomasse, also Bioalkohole, gemeint.
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lensysteme. Ebenso kénnen Verunreinigungen mittels Membranen abgetrennt werden. Aus wirt-
schaftlichen Gesichtspunkten sind die zum Teil teuren Membranmaterialien und die notwendige
Komprimierung des Gases als nachteilig anzusehen. Mit Hilfe dieser Feinreinigungsverfahren
kann der Kohlenmonoxidgehalt im Produktgas auf <10-100 ppm gesenkt werden [18; 25-28].
Nahere Erlauterungen zu den verschiedenen Verfahren der Kohlenmonoxidreduktion sind detail-
liert in den Kapiteln 6-10 in [18] sowie in [16; 22; 26; 27; 29] zu finden.

Das Synthesegas muss beispielsweise bei einer Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle (polymer
electrolyte fuel cell, PEFC) bis auf CO-Konzentrationen <50 ppm gereinigt werden, damit die Zel-
len nicht stark altern [22]. Demgegenuber ist dies bei einer Oxidkeramischen Brennstoffzelle (so-
lid oxide fuel cell, SOFC) oder einer Schmelzkarbonat-Brennstoffzelle (molten carbonate fuel cell,
MCFC) nicht mehr notwendig. Diese beiden Brennstoffzellentypen arbeiten zum Beispiel auch mit
Methan als Brenngas, welches intern reformiert wird.

2.2 Brenngaserzeugung aus Mitteldestillaten fiir die Brennstoff-
zellenanwendung

2.21 Chemische Reaktionen bei der Brenngaserzeugung

In den einzelnen Apparaten des Brenngaserzeugungssystems laufen verschiedene chemische
Reaktionen ab, die im Folgenden einzeln erlautert werden.

Bildung des Gasgemischs

Im Falle der autothermen Reformierung werden der Mischkammer des Reformers entschwefelter
Kraftstoff, Wasserdampf und Luft zugefiihrt. Der Uberhitzte Wasserdampf und die Luft dienen
dazu, den Kraftstoff vollstdndig zu verdampfen und ein homogenes Gasgemisch zu produzieren.
Ein angepasstes Design der Mischkammer ist notwendig, um Kohlenstoffablagerungen zu ver-
meiden und ein homogenes Gemisch erzeugen zu kénnen (siehe auch Kapitel 15.1.1). Dabei
spielt auch eine groRe Rolle, wie der Kraftstoff eingedist wird. In Abhangigkeit des Disendurch-
messers und des Dusendrucks entsteht im optimalen Fall ein kegelférmiges Sprihbild aus Kraft-
stofftropfen kleinen Durchmessers. Funktioniert die Kraftstoffeindlisung nicht einwandfrei, bei-
spielsweise wenn sich Kohlenstoff in den Dusenkanalen abgelagert hat, wird das Spruhbild be-
eintrachtigt und es ist damit zu rechnen, dass sich Kohlenstoff auf den Katalysatoren ablagert.
Abhangig vom Temperaturniveau der Mischkammer kann es zu exothermen Vorreaktionen kom-
men. Diese sogenannten ,Niedertemperaturoxidationsreaktionen“ unterhalb der Selbstziindungs-
temperatur des Kraftstoffs unterteilen sich in die ,kalte Flamme* und in die ,langsame Oxidation*
[11]. In beiden Reaktionen wird der Kraftstoff bereits zum Teil oxidiert. Bei der ,kalten Flamme*
reagieren Kohlenwasserstoffradikale mit Sauerstoff zusammen zu Peroxiradikalen [30]. Der ge-
samte Reaktionskomplex besteht aus einer Reihe von Radikal-Kettenreaktionen, bei denen eine
Vielzahl von Zwischenprodukten mit unterschiedlichen Lebensdauern gebildet wird® [32]. Die
,kalte Flamme* lauft stabil bei Temperaturen im Bereich zwischen 300 °C und 500 °C ab, wobei
circa 20 % des eingesetzten Sauerstoffs umgesetzt werden [30]. Die exotherme Vorreaktion fiihrt

% Detailliertere Beschreibungen zu den bei der ,kalten Flamme* ablaufenden chemischen Reaktionen sind in [11;
28; 30-33] zu finden.
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zu einem erhdhten Temperaturniveau in der Mischkammer, was eine verbesserte Kraftstoffver-
dampfung und eine effizientere Gemischbildung férdert. Langkettige Kohlenwasserstoffe werden
in kurzkettige Molekile aufgebrochen, wobei hauptsachlich sauerstoffhaltige organische Verbin-
dungen wie Furane und Aldehyde entstehen. Nebenbei werden auch Olefine und kleinere Men-
gen an Kohlenmonoxid und Kohlendioxid gebildet [30]. Die geénderte Gemischzusammenset-
zung am Eintritt in den Katalysator des Reformers fiihrt zu einem veranderten Reaktionsverlauf
bei der Reformierung, hat allerdings keinen Einfluss auf die Zusammensetzung des Produktga-
ses am Reformeraustritt [11]. Bei Aromaten tritt die ,kalte Flamme* allerdings nicht auf [28]. Die
Bezeichnung ,kalte Flamme* fihrt zuriick auf die Chemilumineszenz des gebildeten Aldehyds,
welches in dunklen Rdumen in einem schwachen blauen Leuchten resultiert [30]. Im Vergleich
zur kalten Flamme* tritt die ,langsame Oxidation* bei niedrigen Temperaturen mit einer geringe-
ren Reaktionsgeschwindigkeit und einem geringeren Kohlenstoffumsatz auf [11].

Dampfreformierung

Bei der endothermen Dampfreformierung (Gleichung (2-1), [27; 34]) wird Synthesegas durch
katalytische Reaktion von Kohlenwasserstoffen mit Wasserdampf erzeugt. Der Prozess ist seit
langer Zeit der effizienteste, 6konomischste und weitverbreitetste um Wasserstoff herzustellen
[19]. Die Reaktion findet bei 350-800 °C an Nickel-/ Nickeloxid-, Cobalt- oder Edelmetallkatalysa-
toren statt. Fir Molekile ab zwei Kohlenstoffatomen kann die Reaktion in einem Temperaturbe-
reich >500 °C als irreversibel betrachtet werden [17; 27; 35; 36]. Als Katalysatorwashcoat kom-
men Al, Mg oder Ce in Betracht [36]. Nach dem Prinzip von Le Chatelier verschiebt sich das
Thermodynamische Gleichgewicht bei Temperaturanstieg und niedrigen Driicken auf die Seite
der Produkte und es werden mehr H, und CO gebildet. Die Wasserstoffausbeute liegt hier bei
(m/2 + n) mol H, pro mol eingesetztem Kohlenwasserstoff.

m
CoHp + 1 H,0 = nC0+(?+n) H, AHY >0 (2-1)

Bei der Dampfreformierung von Methan sind n=1 und m=4, bei Naphtha sind n=1 und m=2,2 [19].
Parallel zur Dampfreformierung lauft die reversible, exotherme Wassergas-Shift-Reaktion ab
(siehe Gleichung (2-2)), wodurch die Wasserstoffausbeute nochmals erhoéht wird. Ebenso tritt die
reversible, exotherme Methanisierung (Gleichung (2-3)) auf, bei der Produktwasserstoff wieder zu
Wasser und Methan umgesetzt wird und welche dementsprechend vermieden werden soll [27].

kJ
CO + H,0 = CO, + H AHR = —41,2 — -
+ 2 2 + 2 R mol (2 2)
0 kJ
CO+3H, = CH,+ Hy0 AHR = ~2062 — (2-3)

Wird der Druck im Reaktor erhéht, fordert dies die weitere Produktion von Methan nach Glei-
chung (2-3) und vermindert die Wasserstoffproduktion durch die Dampfreformierung [27]. Hohe
Betriebstemperaturen und niedrige Driicke hingegen helfen, weniger Methan zu produzieren.
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Ebenso bietet sich an, das Wasserdampf- zu Kohlenstoffverhaltniss zu erhéhen, damit weniger
Methan und mehr Wasserstoff gebildet werden. Bei grof3industrieller Erdgasdampfreformierung
werden bei Temperaturen von circa 815 °C und Driicken von 35 bar Wasserdampf- zu Kohlen-
stoffverhaltnisse von 3 bis 5 genutzt [19]. Bei der Dieselkraftstoffdampfreformierung bei 800 °C
und 1 bar sollte das Verhéltnis von Wasserdampf zu Kohlenstoff nach Gleichgewichtsberechnun-
gen 1,3 betragen, um die Wasserstoffausbeute zu maximieren und RuRbildung zu vermeiden
[11]. In der Praxis werden aber deutlich hohere molare H,O/C-Verhaltnisse zwischen 2-6 ge-
wahlt, um die Ruf3bildung zu unterbinden [26]. Grundsatzlich kdnnen alle Arten von Kohlenwas-
serstoffen durch Dampfreformierung umgesetzt werden, bei leichten Kohlenwasserstoffen ist die
Reformierung allerdings am effektivsten [19; 29]. Bei Dieselkraftstoffen ist verstarkt mit unvoll-
stédndigem Umsatz und Stabilitdtsproblemen zu rechnen.

Partielle Oxidation

Bei der katalytisch partiellen Oxidation (catalytic partial oxidation, CPOX) werden Kohlenwasser-
stoffe mit Sauerstoff unterstochiometrisch zu Synthesegas umgesetzt (Gleichung (2-4), [27]).

n m
Callp +5 0, = n.CO+ H AHY <0 (2-4)

Die Reaktion lauft sehr schnell an getragerten und ungetragerten Katalysatoren ab, welche zum
Grof3teil aus Metallen der 8. Nebengruppe des Periodensystems bestehen'® [37]. Als Washcoats
kommen Ce, Ti und Fe in Frage [36]. Ein anderer mdglicher Katalysator ist beispielsweise NiO-
MgO [36]. Bei Temperaturen von ungefahr 1400 °C ist kein Katalysator zum Ablauf erforderlich
[17, p.12, Kapitel 8]. Dann wird der Prozess als thermisch partielle Oxidation (thermal partial oxi-
dation, TPOX) bezeichnet [29]. Bei der partiellen Oxidation kbnnen m/2 mol H, pro mol C,Hy,
produziert werden. Die spezifische Ausbeute ist hier geringer als bei der Dampfreformierung. Bei
zu hoher Sauerstoffzufuhr kann es zur vollstandigen Oxidation kommen, wobei unerwinscht CO,
und H,0O, aber auch NOy entstehen. Die Bildung von CO, und H,O ist aber auch bei unterstdchi-
ometrischer Fahrweise nicht vollstandig zu unterbinden [27, p.16]. Die partielle Oxidation eignet
sich zudem besser flr die Reformierung von fliissigen Kraftstoffen wie Diesel oder Benzin als die
Dampfreformierung [29]. Aufgrund der Exothermie der Reaktion kdnnen die Reaktoren einfacher
gefertigt werden als Dampfreformer, die einen internen Warmetausch bendétigen. Allerdings sind
neben der geringeren Wasserstoffausbeute die parasitaren Verluste nachteilig. Die Luft muss
eventuell verdichtet werden, um das Druckniveau der Produktgasnachbehandlung beziehungs-
weise der Brennstoffzelle zu erreichen und die Druckverluste im System zu tUberwinden. Zudem
wird das Produktgas durch Luftstickstoff verdiinnt, soweit nicht reiner Sauerstoff zur Oxidation
verwendet wird [28].

Autotherme Reformierung

Die autotherme Reformierung ist eine Kombination aus den technisch relevanten Prozessen der
Dampfreformierung (Gleichung (2-1)) und der partiellen Oxidation (Gleichung (2-4)). Beide Pro-

'° Dies sind vor allem Rhodium, Platin, Palladium, Ruthenium, Kobalt, Nickel und Iridium [37].
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2.2 Brenngaserzeugung aus Mitteldestillaten fir die Brennstoffzellenanwendung

zesse laufen bei genauer Parameterwahl von Druck, Temperatur, O,/C- und H,O/C-Verhaltnis im
realen System gleichzeitig ab [35]. Dabei wird das Gasgemisch aus Kraftstoff, Wasserdampf und
Luft, zumeist heterogen katalytisch, in ein wasserstoffreiches Synthesegas umgewandelt. Au-
totherm bedeutet, dass wahrend der chemischen Reaktion exotherme und endotherme Prozesse
ablaufen, die sich gegenseitig kompensieren, sodass keine externe Warmezu- oder abfuhr not-
wendig ist. Katalysatoren zur autothermen Reformierung missen sowohl fiir die Dampfreformie-
rung, wie auch die partielle Oxidation aktiv sein. Fir die Reformierung von Benzin und héheren
Kohlenwasserstoffen werden Metalle wie Pt, Rh, Ru, Ni, Fe und Co auf CeO,, ZrO,, Bi,Os3,
BiVO4, LaGaOs, CeggGdp 2019, CepgSmo 15Gdo, 0502 verwendet [36]. Die autotherme Reformie-
rung vereint die Vorteile der Dampfreformierung wie den hohen Wirkungsgrad und die hohe
Wasserstoffausbeute mit dem schnellen, dynamischen Verhalten der partiellen Oxidation [27].
Nachteile der autothermen Reformierung gegeniiber der Dampfreformierung sind der niedrige
Wasserstoffgehalt im Produktgas aufgrund der Verdliinnung durch Luftstickstoff und die notwen-
dige Verdichterleistung zur Luftkompression [28].

Unerwiinschte Nebenreaktionen

Wahrend der autothermen Reformierung kann abseits der zweckmaRigen Reaktionen bei un-
gunstig gewahlten Parametern eine Reihe von unerwilinschten Nebenreaktionen ablaufen. Diese
kénnen zur Ruf3- und Kohlenstoffbildung fihren und mussen folglich unterbunden werden, da
Ablagerungen freie Querschnitte zusetzen und zur Deaktivierung des Katalysators fuhren kdnnen
[28]. Zu den unerwiinschten Reaktionen gehodren die Boudouard-Reaktion (Gleichung (2-5)), die
thermische Spaltung von Kohlenwasserstoffen (Gleichung (2-6)) und die Bildung von Kohlenstoff
durch Reaktion von Wasserstoff mit CO oder CO, (Gleichung (2-7) und (2-8)) [11; 28; 34; 35].

2C0 (g) = CO,(g) +C(s) (2-5)
m
Cabim (9) > - Halg) +n.C(s) (2:6)
CO (9) + Hy(g) = Hy0(g) + C(s) (2-7)
€0, (g) + 2 Hy,(g) = 2H,0(g) +C(s) (2-8)

Je niedriger die Temperatur bei der autothermen Reformierung ist und je weniger Wasserdampf
und Sauerstoff zur Verfligung stehen, desto hoher ist die Gefahr der Ruf3bildung [28, p.43]. Durch
thermische Spaltung bildet sich Ruy mit hdherer Wahrscheinlichkeit bei hdheren oder aromati-
schen Kohlenwasserstoffen [15; 27; 37]. Ebenso fordern Olefine eine verstarkte Kohlenstoffbil-
dung [15; 34; 38]. Im Gegensatz zur Dampfreformierung ist die Neigung zur Kohlenstoffbildung
bei der autothermen Reformierung allerdings geringer [11]. Um unerwilnschte Nebenreaktionen
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zu vermeiden, sollten bei der autothermen Reformierung die Betriebsparameter entsprechend
molarer Verhaltnisse von H,0/C=1,3-3,5 und 0,/C=0,42-0,52 eingehalten werden [26]. Abseits
von den bisher diskutierten ablaufenden Prozessen wahrend der Reformierung treten weitere
Nebenreaktionen wie das Hydrocracken, die Dehydrierung und die Ringspaltung auf [37]. Beim
Cracken der Kohlenwasserstoffe und der oxidierenden Dehydrierung kénnen ungesattigte Ver-
bindungen wie Olefine, Aromaten oder Rul® entstehen [15].

Wassergas-Shift-Reaktion

Um den schadlichen CO-Gehalt zu mindern und Wasserstoff anzureichern, ist es eine gangige
Methode das Reformat nach dem Reformer in einem Wassergas-Shift-Reaktor zu reinigen. Die
Wassergas-Shift-Reaktion wird abhangig vom Betriebstemperaturniveau in Hoch- und Nieder-
temperatur-Shift-Reaktion (NTS) unterteilt. Die Definition der Temperaturbereiche variiert in den
Literaturquellen zum Teil erheblich. Zudem gibt es die ,Saure” Wassergas-Shift-Reaktion, welche
in Gasatmospharen mit hohem Schwefelgehalt, vor allem bei der Kohlevergasung, genutzt wird
[15]. Im WGS-Reaktor lauft die exotherme, reversible Reaktion aus Gleichung (2-2) ab. Das ent-
stehende CO, ist flr die Brennstoffzelle ein Inertgas [11; 18]. Der Umsatz an Kohlenmonoxid im
WGS-Reaktor ist umso hoher, je mehr Edukte und je weniger Produkte im Gasgemisch am Reak-
toreintritt vorhanden sind. Auch unter WGS-Betriebsbedingungen treten bei nicht selektiver Ge-
staltung’! des Reaktionsprozesses zugunsten der Wassergas-Shift-Reaktion unerwiinschte Ne-
benreaktionen auf. Dazu gehoren die Reaktionen aus den Gleichungen (2-3), (2-5), (2-7) und
(2-8). Nach [39] ist die Tendenz zur Kohlenstoffbildung wahrend der Wassergas-Shift-Reaktion
bei niedrigen Temperaturen héher. Die Boudouard-Reaktion (Gleichung (2-5)) lauft beispielswei-
se bevorzugt bei Temperaturen um 300 °C und bei niedrigen Wasserdampfmengen ab [39]. Da-
neben ist eine Reihe von weiteren Nebenreaktionen bekannt, bei denen Methan aus H,, CO,
CO,, H,0 und C gebildet wird [39; 40]. Die Methanbildung tritt in Nebenreaktionen Gber den ge-
samten relevanten Temperaturbereich der WGS-Reaktion (hier 100-500 °C) und verstarkt bei
niedrigen H,O-Mengen auf [39; 41]. Nach [39] wird Methan ebenfalls verstarkt bei niedrigeren
Raumgeschwindigkeiten gebildet. Die Raumgeschwindigkeit (gas hourly space velocity, GHSV)
ist der Kehrwert der Verweilzeit und bildet sich aus dem Verhaltnis des Gasvolumenstroms zum
Katalysatorvolumen. Das bedeutet, dass Methan verstarkt gebildet wird, wenn die Oberflachen-
reaktionen kinetisch langsam ablaufen. Ein hoher Methangehalt, zusammen mit einem niedrigen
Wasserdampfgehalt fordert die Bildung von Kohlenstoffablagerungen nach Gleichung (2-9).

CH,+ C0, =22C + 2H,0 (2-9)

Methan gilt demnach potentiell als Vorlaufer zur Kohlenstoffbildung unter WGS-
Reaktionsbedingungen [39]. Weitere Details zu Reaktionsbedingungen und bei welchem Kataly-
satormaterial die Reaktion nach Gleichung (2-9) auftritt, werden in der Quelle aber nicht genannt.

"' Die Reaktion kann selektiv ablaufen, wenn [22]:
e der Katalysator intrinsisch (aus eigenem Antrieb) selektiv ist;
der Stofftransport in den Katalysatorporen selektiv ist;
die Reaktion thermodynamisch kontrolliert wird;
die Reaktion kinetisch kontrolliert wird.

14



2.2 Brenngaserzeugung aus Mitteldestillaten fir die Brennstoffzellenanwendung

Generell werden aber bei hohen H,O/CO-Verhaltnissen héhere CO-Umséatze erkannt und die
Selektivitat hin zur WGS-Reaktion verbessert [39; 41].

In der mobilen Anwendung haben sich aufgrund des dynamischen Betriebs Wassergas-Shift-
Katalysatoren aus Edelmetall etabliert [15; 35]. Ausfuhrliche Informationen zu den Katalysatoren
folgen in Kapitel 3.2.

Katalytische Verbrennung

Das Anodenabgas der Brennstoffzelle enthalt Anteile von nicht umgesetztem Wasserstoff und
bereits vor der Brennstoffzelle im Reformat enthaltenem Kohlenmonoxid und Methan. Da diese
Gaskomponenten aus Umwelt- und Sicherheitsgriinden nicht ohne Behandlung an die Atmospha-
re gelangen dirfen, werden sie in einem katalytischen Brenner (catalytic burner, CAB) mit Sauer-
stoff oxidiert. Dabei laufen die Reaktionen aus (2-10) bis (2-12) ab [11].

1 0 kJ
Hy+ 5 0 = Hy0 AHR = —2418 —— (2-10)
0 )
CH,+ 20, > CO, + 2H,0 AHR = —802 —— (2-11)
1 o kJ
€O+ 0, - €O, AHR = —283 — (2-12)

Methan ist aufgrund der hohen Molekdlstabilitdt am schwierigsten umzusetzen. Hierzu sind Tem-
peraturen zwischen 450-500 °C notwendig. Dementgegen kann Wasserstoff in Gegenwart eines
Pt-Katalysators bereits bei Raumtemperatur oxidiert werden. Durch die Anwesenheit von CO
kann die notwenige Temperatur zum Ziinden auf 200 °C ansteigen [26]. Geeignete Katalysatoren
sind Pd und Pt [26]. Die katalytische Oxidation wird der Verbrennung mit Flamme vorgezogen, da
die Betriebstemperatur niedriger ist und somit nahezu keine NO,- Emissionen auftreten. Auf3er-
dem ist auch bei unterschiedlichen Gasmengen durchweg eine effiziente Umsetzung bei katalyti-
scher Verbrennung moglich [35, p.14].

2.2.2 Mitteldestillate zur Reformierung

Das Brenngaserzeugungssystem des |EK-3 wird firr die Reformierung und Aufbereitung von Mit-
teldestillaten entwickelt und ausgelegt. Zu den Mitteldestillaten zahlen unter anderem Kerosin
und Diesel, welche in einem konventionellen Raffinerieprozess bei der Rektifikation von Rohdl im
mittleren Siedebereich von 150-360 °C der Kolonne entnommen werden [35, p.16] (vergleiche
Abbildung 2.1). Diese Kraftstoffe sind schwierig zu reformieren, da sie eine komplexe, variable
Mischung aus hunderten bis zehntausenden von Kohlenwasserstoffen darstellen. Zum Grofiteil
setzen sie sich aus Alkenen, Alkanen, Cycloalkanen und Aromaten zusammen [16; 42]. Die
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Kraftstoffzusammensetzung kann sich abhangig der Rohdlquelle, dem Raffinerieprozess und den
Produktspezifikationen deutlich unterscheiden [16]. Die Reformierung dieser Kraftstoffe stellt be-
sondere Anforderungen an das Design der Reaktoren und der Katalysatoren. Synthetische Kraft-
stoffe (X-to-Liquid, XtL), die nach dem Biomass-to-Liquid (BtL)- oder Gas-to-Liquid (GtL)-
Verfahren hergestellt worden sind, werden in dieser Arbeit aufgrund von &hnlichen Eigenschaften
den Mitteldestillaten zugeordnet. Da das Brenngaserzeugungssystem in verschiedensten Trans-
portmitteln des StralRen-, Schifffahrt- und Luftverkehrs angewendet werden soll, muss es flexibel
mit unterschiedlichen Kraftstoffen arbeiten kénnen. Eine Ubersicht (iber die in dieser Arbeit unter-
suchten Kraftstoffe ist in Tabelle 2-1 zu finden.

Die Eigenschaften der verschiedenen Kraftstoffe haben groflen Einfluss auf den Prozessablauf
bei der Brenngaserzeugung. Der Schwefelgehalt bestimmt, ob zum Schutz der Katalysatoren im
Brenngaserzeugungssystem eine Stufe zur Entschwefelung des Kraftstoffs notwendig ist oder
nicht, da Schwefel ein Gift fir die Katalysatoren darstellt. Aufgrund der hohen Toleranz der Kom-
ponenten des Brennstoffzellensystems des IEK-3 ist eine Entschwefelung des Kraftstoffs hier
nicht notwendig. Das Verhaltnis aus Wasserstoffatomen zu Kohlenstoffatomen gibt Aufschluss
Uber die zu erreichenden Wasserstoff- und Kohlenmonoxidkonzentrationen im Produktgas. Je
hoéher das Verhaltnis ist, desto besser die Wasserstoffausbeute und umso héher der Wirkungs-
grad der Reformierung. Die in Tabelle 2-1 angegebenen H/C-Verhaltnisse sind aus Modellsum-
menformeln ermittelt worden. Die Summenformeln beziehen sich auf Modellkraftstoffe, welche fur
Kalkulationen vereinfachend angenommen wurden. Der Heizwert eines Kraftstoffs beeinflusst die
entstehende Warmemenge und somit das Warmemanagement im Reformer. Weiterhin ist die
Vollstandigkeit des Kraftstoffumsatzes (Reformierbarkeit) beziehungsweise die Reaktionskinetik
abhéangig von der Art der chemischen Verbindungen. Beispielsweise sind Alkane aufgrund ihrer
einfachen Kohlenstoff-Kohlenstoffbindung einfacher umzusetzen als Alkene mit Kohlenstoffdop-
pelbindungen. Diese sind wiederum einfacher zu reformieren als Cycloalkane [35]. Abhangig von
der Kinetik sind unterschiedlich hohe Temperaturen und Verweilzeiten im Reaktor zu realisieren.
In diesem Zusammenhang stellt sich die Reformierung von Aromaten als besonders problema-
tisch heraus [43]. Aromate, wie zum Beispiel Benzol, Toluol oder Naphthalin besitzen eine robus-
te Ringstruktur, welche bei den Temperaturen der autothermen Reformierung nur schwer aufge-
brochen werden kann [11]. AuBerdem adsorbieren Aromate sehr stark auf den aktiven Katalysa-
torzentren, wodurch die Kinetik ebenfalls negativ beeinflusst wird [16]. Ein hoherer Aromatenan-
teil fihrt deswegen bei einem gegebenen Reaktor zu einem niedrigeren Kraftstoffumsatz. Beson-
ders deutlich wird dies bei niedrigen O,/C-Verhaltnissen. Dabei ist nicht nur die Menge an Aroma-
ten, sondern auch die Art ausschlaggebend fiir den Kohlenwasserstoffumsatz. So sind polycycli-
sche Aromaten schwerer umzusetzen als monocyclische [42]. Aus Tabelle 2-1 ist zu erkennen,
dass die synthetischen Kraftstoffe nach dem Biomass-to-Liquid-Verfahren oder Gas-to-Liquid-
Verfahren durchweg nur sehr geringe Aromatengehalte besitzen. Demgegeniber ist der Gehalt
bei konventionell erzeugtem Kerosin (HC-Kerosin) und Diesel (Ultimate-Diesel) mit 18 Vol.-% und
14 Vol.-% um zum Teil mehr als zwei Zehnerpotenzen héher als bei den synthetischen Kraftstof-
fen aus Biomasse oder Erdgas. Da die konventionell erzeugten Mitteldestillate im Raffineriepro-
zess entschwefelt worden sind, unterscheiden sich die Schwefelgehalte der einzelnen Kraftstoffe
kaum.
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Tabelle 2-1: Eigenschaften verschiedener Kraftstoffe fiir die autotherme Reformierung [12; 35; 44-47].
Kraftstoffbe- | Herstel- | SU™" c/cl-\"l Hel Dichte Schwe- | Aroma- giebdebe
zeichnung ler men- erhalt- eizwert (15 °C) felgehalt tenge- ebe-

formel nis halt reich
Gew.-
g : - - MJ/k kgime] | [ Vol.%] | [°C
[ [-] [-] [ [ gl | [kg/m?] ppm] [ ] | [°C]
.13 Shell

GtL-Kerosin MDS C1oH22 2,2 - 737 <3 <0,1 150-200
HC-Kerosin™ | BP CioHa |2 43,3 802 <1 18 150-260
5?582712- EcoPar | CisHsz | 2.1 43 798 <1 <0,5 268-378
NExBle OrSTE | Gk | 21 44 775-785 | =0 ~0 190-321
Ultimate- 822

Diesel Aral C19Ha3s 2 - (20 °C) <1 14 237-387

Der Kraftstoff HC-Kerosin entspricht einer entschwefelten Form des in der Luftfahrt hauptsachlich
eingesetzten Jet A-1. Allerdings fehlen Additive wie Antioxidantien, Metalldeaktivatoren, Antistati-
sche Additive, Antiicing Additive, Lecksucher oder Korrosionsinhibitoren. Die Abwesenheit der
Additive unterbindet die Gefahr, dass es bei starken Inhomogenitaten oder Temperaturgradienten
innerhalb der Mischkammer eines Reformers zu Problemen kommen kann [37].

Die Reformierung wird zudem durch den Siedebereich des Kraftstoffs beeinflusst. Wie Tabelle
2-1 zu entnehmen ist, haben die hier untersuchten Kerosinkraftstoffe einen niedrigeren Siedebe-
reich als die Dieselkraftstoffe, wodurch diese leichter verdampft werden kénnen. Bei hohen Sie-
detemperaturen besteht die Gefahr, dass der Kraftstoff in der Mischkammer des Reformers nicht
vollstandig verdampft wird und flissige Kraftstofftropfen den Katalysator beschadigen [44,
p.4392]. Hohe Reaktortemperaturen kénnen allerdings dazu fiihren, dass es zu Kohlenstoffbil-
dung durch Kohlenwasserstoffe mit pyrolytischen und kohlenstoffformenden Tendenzen kommt
[16].

Es ist anzunehmen, dass sich je nach Kraftstoff die spezifischen H/C-Verhaltnisse und Tempera-
turverteilungen und damit auch die lokalen Gleichgewichtsbedingungen im Reformer verandern
[12].

Wie zuvor erlautert, sind ein hoher Aromatenhalt und ein hoher Siedebereich als kritisch flr einen
vollstandigen Kraftstoffumsatz einzuschatzen. Fir die Experimente in dieser Arbeit wurden daher
die Kraftstoffe aus Tabelle 2-1 gewahlt, da sie sich untereinander deutlich im Hinblick auf den
Aromatengehalt und den Siedebereich unterscheiden und somit die Einflisse dieser beiden Pa-
rameter untersucht werden kdnnen.

"2 Die Summenformel eines Modellkraftstoffs. Daten aus eigenen Laboranalysen mittels Gaschromatographie.

'3 GtL-Kerosin: Kerosin, welches nach dem ,Gas-to-Liquid“-Verfahren hergestellt worden ist. Dabei wird Erdgas

unter Sauerstoffzufuhr zu Synthesegas und dieses wiederum mittels ,Fischer-Tropsch-Synthese” zu Kohlenwas-

serstoffen umgewandelt. AnschlieBend werden die langkettigen Kohlenwasserstoffe mittels Wasserstoff in ver-

schieden kirzere Molekile zerlegt (Hydrocracking). Fur Details siehe [48].

" HC-Kerosin: Kerosin, welches beim Raffinerieprozess von Erddl nach dem Hydrocracker entnommen wird und

somit noch keine Additive besitzt. HC-Kerosin entspricht entschwefeltem Jet A-1 ohne Additive [35].
EcoPar-Diesel: GtL-Diesel von EcoPar.

'® BtL-Diesel: Diesel, welcher nach dem ,Biomass-to-Liquid“-Verfahren hergestellt worden ist. Dabei wird Bio-

masse aufbereitet und vergast. Das entstandene Gas wird erneut aufbereitet und synthetisiert (zum Beispiel mit-

tels Fischer-Tropsch-Synthese). Fur Details siehe [49]. Im Vergleich zu diesem Prozess werden fir NExBTL-

Diesel Pflanzendle oder tierische Fette an einem Katalysator hydriert [47].
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2.3 Das Brennstoffzellensystem als Hilfsstromaggregat
2.3.1 Funktionsweise einer Brennstoffzelle

Die Brennstoffzelle als galvanisches Element wandelt chemisch gebundene Energie des Kraft-
stoffs direkt in elektrische Energie und Warme um. Gerade im Bereich niedriger Temperaturen
verfligt die Brennstoffzelle liber einen hohen Wirkungsgrad im Vergleich zu einer konventionellen
Warmekraftmaschine.

Anode T 1 Kathode
-1 |2e 2e
Elektrrolvt - Membran

Bipolarplatte
Bipolarplatte

MEA
(Membran Electrode Assembly)

Abbildung 2.2:  Funktionsweise einer Brennstoffzel-  Abbildung 2.3:  Wiederholeinheit innerhalb einer

le am Beispiel einer HT-PEFC, Brennstoffzelle (v.r.n.l.: Dichtung, MEA,
nach [50]. Dichtung, Bipolarplatte, Dichtung,
Kuhlplatte).

Das Funktionsprinzip wird nachfolgend am Beispiel einer Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-
Brennstoffzelle (high-temperature polymer electrolyte fuel cell, HT-PEFC) beschrieben (siehe
Abbildung 2.2). Uber Bipolarplatten (BPP) werden das Brenngas Wasserstoff (alternativ Refor-
mat) zur Anode sowie der Oxidator Sauerstoff (alternativ Luft) zur Kathode transportiert.

Zur besseren Gleichverteilung strémen die Gase zunachst durch eine Gasdiffusionsschicht (gas
diffusion layer, GDL), adsorbieren danach an den Elektroden'” und reagieren dort nach den fol-
genden beiden Gleichungen (2-13) und (2-14):

Anodenreaktion: H,—> 2H*+ 2e” (2-13)

1
Kathodenreaktion: > 0,+ 2H'"+ 2e”~ > H,0 (g) (2-14)

" Die Elektroden der HT-PEFC bestehen aus Kohlenstoff, Pt-Katalysatorpartikeln und Binder (Polytetraflu-
orethylen, PTFE).
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Wie aus den Gleichungen zu entnehmen ist, werden an der Anode durch die Oxidationsreaktion
Elektronen und Wasserstoffprotonen freigesetzt, welche an der Kathode zum Ablauf der Redukti-
onsreaktion benétigt werden. Durch den Elektronentberschuss an der Anode ist diese negativ
geladen und besitzt ein niedriges Potential. Die Kathode ist aufgrund eines Elektronenmangels
positiv geladen und besitzt ein hohes Potential. Wird nun ein dulRerer Verbraucher zwischen die
beiden Elektroden geschaltet, kommt es durch Elektronenfluss von Anode zur Kathode zum Po-
tentialausgleich. Der Potentialunterschied zwischen Anode und Kathode stellt die nutzbare
Klemmspannung dar. Die thermodynamisch maximale Spannung unter Normalbedingungen wird
als ,Standardpotential® bezeichnet und erreicht bei der Wasserstoffreaktion einen Wert von
1,185V bei gasformig vorliegendem Produktwasser und 1,229 V bei fliissigem Wasser'® [51,
p.456). Die reale Zellspannung liegt deutlich darunter bei Werten zwischen 0,5-0,8 V, da Uber-
spannungsverluste19 den Wert absinken lassen [51, p.453]. Die zusatzlich an der Kathode bend-
tigten Protonen kénnen mittels des ionenleitfahigen Elektrolyten?® durch die Membran?' zur Ka-
thode hin transportiert werden. Da die Elektrolyt-Membran bewusst einen elektrischen Isolator
darstellt, ist der Elektronenfluss Gber den auferen Verbraucher obligatorisch. Die Gesamtreaktion
der Brennstoffzelle wird Giber Gleichung (2-15) beschrieben:

1 k
Gesamtreaktion: H, + > 0, » H,0 (g) AHY = —241,8 m_c])l (2-15)

Bei der unter Umgebungsbedingungen kinetisch gehemmten Wasserstoffoxidation nach Glei-
chung (2-15) entsteht bei dem Temperaturniveau der HT-PEFC gasférmiges Wasser. Dieses
wird, genau wie die unverbrauchten Restgase, kathodenseitig tber die Kanale der Bipolarplatte
aus der Zelle ausgetragen. Abseits der hier beschriebenen Reaktionen sind andere chemische
Reaktionen und erreichbare Standardpotentiale, abhangig vom Brenngas und dem Brennstoffzel-
lentyp méglich. Eine Ubersicht tiber die verschiedenen Reaktionen ist in [51, p.456] zu finden.

Um die Leistung zu steigern, werden einzelne Brennstoffzellen in Reihe zusammen zu Stacks
verschaltet. Die Hauptkomponente der Brennstoffzelle ist die Membran-Elektroden-Einheit
(membrane electrode assembly, MEA), welche beidseitig von Bipolarplatten abgeschlossen wird
(siehe Abbildung 2.2). Diese Einheit wiederholt sich, der gewlinschten Leistung des Stacks ent-
sprechend, beliebig oft. An den beiden Enden des Stacks schlieRen Stromabnehmerplatten und
Endplatten den Stack ab. Zwischen den einzelnen Platten werden verschiedene Dichtungen ein-
gesetzt, um Gasdichtigkeit zu gewahrleisten und Komponenten vor ibermaiger Kompression zu
schutzen. Der modulare Aufbau aus MEA, Bipolarplatte, Dichtungen und Kuhliplatte ist in Abbil-
dung 2.3 dargestellt. Weitere Details zum konstruktiven Aufbau eines Brennstoffzellenstacks
kénnen den Arbeiten [52] und [54] entnommen werden.

'8 Dies gilt firr niedrige Betriebstemperaturen unter 100 °C, wie zum Beispiel bei der PEFC. Der Unterschied im
Standardpotentlal ergibt sich durch die Kondensationsenthalpie des flissigen Wassers.

® Zu den Uberspannungsverlusten gehoren: Uberspannung durch Mischpotentialbildung, Aktivierungsiiberspan-
nung (Durchtrittsiiberspannung), Widerstandsiiberspannung (Ohmsche Verluste), Konzentrationsiiberspannung
ngffusmnsuberspannung) Reaktionsiiberspannung. Fir ndhere Erlauterungen dazu siehe [19; 22; 52; 53].
0 Bei der HT-PEFC ist der Elektrolyt Phosphorséure (HzPOs).
2! Bei der HT-PEFC besteht die Membran aus Polybenzimidazol (PBI).
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2 Grundlagen der Synthesegaserzeugung fur Brennstoffzellensysteme

2.3.2 Funktions- und Betriebsweise des integrierten Brennstoffzellensystems

Das FlieRbild eines Brennstoffzellensystems mit HT-PEFC ist in Abbildung 2.4 zu sehen. Bei-
spielhaft ist hier die Reformierung von Kerosin dargestellt. Die Edukte Kerosin, Dampf und Luft
werden vor der autothermen Reformierung homogen vermischt. Danach wird das Synthesegas in
einem zweistufigen Wassergas-Shift-Reaktor aufbereitet. Dabei wird der Kohlenmonoxidgehalt
auf circa 1 Vol.-% gesenkt und der Wasserstoffgehalt zeitgleich erhoht. AnschlieBend stromt das
Reformat zur Anode der Brennstoffzelle. Auf der Kathodenseite wird Luft zugefiihrt. Nach der
elektrochemischen Reaktion in der Brennstoffzelle wird das Anodenabgas im Katalytbrenner oxi-
diert und schlieRlich an die Umgebung abgegeben.

Um die Systemeffizienz zu erhéhen und ungenutzte Energie nicht zu verschwenden, missen
Warmequellen und -senken identifiziert werden. Dadurch lassen sich Warmestrome zuriickge-
winnen und direkt wieder im System nutzen. Ebenfalls sollte Wasser aus dem feuchten Abgas
hinter der Brennstoffzelle und dem Katalytbrenner auskondensiert werden, um dieses direkt wie-
der im System zu nutzen und einen wasserautarken Betrieb zu ermdglichen.

Reformat
Dampf 1% CO
<1 ppm H;S
Kerosin
(10 ppmw S) Luft
HT-PEFC
Luft PBI

180 °C
l | ERKHhImedium:
Luft,
I Thermodl

Kathodenabluft

Kathode

Katalytbrenner

Abbildung 2.4: BasisflieRschema eines integrierten Brennstoffzellensystems mit Kerosinreformierung und HT-
PEFC, nach [31].

Eine schematische Zeichnung des autothermen Reformers der Generation 9.2 des IEK-3 ist in
Abbildung 2.5 zu finden. Eine Ubersicht liber die bisher am IEK-3 entwickelten Reformer-
Reaktorkonzepte ist im Anhang (Kapitel 15.1.1) zu finden.
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Nassdam pfvom Katalytorenner

<

Uberhitzter Wasserdam pf y

Luft

I [L OO NONE
flissiger
Kra fstoff pee b —

g Katalysator E —
? ) } Reformat

_———

Kihlwasser
Duse

kammer Wasserverdampfer

Verdampfungs- | / \ m ‘ Rohrwendel -
|__und -uberhitzer

Abbildung 2.5:  Schematische Zeichnung des ATR 9.2 des IEK-3 in der 10 kW¢-Leistungsklasse.

In der Verdampfungskammer werden der flissige Kraftstoff und der lberhitzte Wasserdampf
zusammen vermischt und der Kraftstoff wird dabei vollstandig verdampft. Die Kraftstoffdiise wird
gekuhlt, um eine Erhitzung des Kraftstoffs vor dem Eintritt in die Verdampfungskammer zu ver-
meiden und damit der Gefahr von Verkokungen vorzubeugen. Beim Austritt aus der Verdamp-
fungskammer wird Luft Giber kreisrunde Offnungen zugemischt, die um den Umfang herum aqui-
distant angeordnet sind. Am Katalysator des ATR laufen die in Kapitel 2.2.1 beschriebenen che-
mischen Reaktionen ab. Da das Temperaturniveau des Hochtemperatur-Shift-Reaktors niedriger
(circa 400 °C) liegt als die Austrittstemperatur des Reformers (circa 750 °C), kann die liberschiis-
sige Warmeenergie intern genutzt werden. Dies wird, wie in Abbildung 2.5 zu erkennen, bei die-
sem Reformer (ber einen koaxial zum Katalysator angeordneten Rohrwendelwarmetauscher
realisiert. In den Rohrwendeln strémt Nassdampf, der im Warmetauscher vollstandig verdampft
und Uberhitzt wird. Nach dem Austritt aus dem Warmedbertrager wird der Uberhitzte Dampf um-
gehend wieder zur Reformatproduktion im ATR genutzt. Der in den Warmetauscher des ATR
eintretende Nassdampfstrom ist ein Gemisch aus Uberhitztem Dampf aus dem Katalytbrenner
und flissigem Wasser bei Umgebungstemperatur aus einem Wasserreservoir. Das Mischungs-
verhaltnis zwischen Uberhitztem Dampf und flissigem Wasser stellt eine einfache Mdglichkeit
dar, die Systemtemperaturen zu regeln. Die Betriebsweise des ATR (Temperatur, Wirkungsgrad)
beziehungsweise die Zusammensetzung des Produktgases kann durch die Mengen an zugefiihr-
tem Wasserdampf und an zugefiihrter Luft beeinflusst werden. Die Mengen werden Ublicherweise
Uber die molaren Verhéltnisse H,O/C und O,/C beschrieben, welche in den Gleichungen (2-16)
und (2-17) fur Kraftstoffe mit der Summenformel C,H, definiert sind [35].

n(H,0) _ 7‘leo

n(C) n-nc o, (2-16)

n(Oz): o,
n(€) n-ncpy,

(2-17)

Experimentelle Untersuchungen aus [12; 44] zum Einfluss des H,O/C- und des O,/C-
Verhéltnisses auf die Temperaturverteilung, die Produktgaszusammensetzung und den Wir-
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2 Grundlagen der Synthesegaserzeugung fur Brennstoffzellensysteme

kungsgrad zeigten optimale Ergebnisse bei den Verhaltnissen H,O/C=1,9 und O,/C=0,47. Ab-
hangig von der Anwendung werden andere Verhaltnisse aus Wasserdampf zu Kohlenstoff und
Sauerstoff zu Kohlenstoff eingestellt. In der Literatur wurden in den Studien [43; 55-57] bei der
autothermen Reformierung von verschiedenen Dieselkraftstoffen molare H,O/C- Verhaltnisse von
1,25-3,5 und O4/C- Verhaltnisse von 0,3-0,5 angewandt.

Wie es vielfach in der Literatur bestatigt wird, ist ein vollstandiger Kraftstoffumsatz sehr schwer zu
realisieren. Bei den Untersuchungen aus [58] mit dem Jiilicher Reformer ATR 9.2 wurden héhere
Kohlenwasserstoffe im trockenen Produktgas nach der Reformierung von BtL-Diesel analysiert
und unerwilnschte Nebenprodukte wie Ethen, Ethan, Propen, Propan, Butene, Penten, Hexen
und Benzol nachgewiesen. Wahrend eines 10000 h-Versuchs erreichte die Menge an hoéheren
Kohlenwasserstoffen einen Maximalwert von 3150 ppmv. Innerhalb der ersten 5000 h des Ver-
suchs lagen die héheren Kohlenwasserstoffe wahrend des Betriebs mit GtL-Kerosin hingegen
unterhalb der Nachweisgrenze [44]. Zusatzlich dazu wurden im Kondensat des nicht umgesetz-
ten Wassers aus dem Reformer Spuren von organischem Kohlenstoff gefunden. In den Arbeiten
[59; 60] konnten vergleichbare Maximalkonzentrationen von 600 ppmv und 3700 ppmv gemessen
werden. Generell wurden in den Studien Alkene und Benzol als Restkohlenwasserstoffe nachge-
wiesen. In Quelle [26] sind noch eine Reihe von weiteren Studien zusammengefasst, in denen
ein unvollstandiger Kraftstoffumsatz bei der Reformierung von Diesel- und Kerosinkraftstoffen
beobachtet wurde.

Refcjrmat Wasser
; Wasser
V7NN
=2 Dise
| _A.bgas
] Monolith ~ Wasser- T
1 l V_ dampf ,
. Anodenabgas
Anodenfeedgas Gestrick + Luft

Abbildung 2.6:  Schematische Darstellung des Wassergas-Shift-Reaktors (links) und des Katalytbrenners mit
internem Warmetauscher (rechts), nach [11].

Das oftmals verwendete zweistufige Konzept des Wassergas-Shift-Reaktors ist mit hdherem De-
tailgrad in Abbildung 2.6 dargestellt. Das Reformat tritt in die Hochtemperatur-Stufe ein und rea-
giert am Edelmetallkatalysator entsprechend Gleichung (2-2). Am Austritt der Hochtemperatur-
Stufe betragt der CO-Gehalt noch etwa 3 Vol.-%. Das Reformat wird weiter in die Niedertempera-
tur-Stufe geleitet und zusatzlich eine bestimmte Menge flussigen Wassers uber eine Dise einge-
spritzt. Dadurch wird die Gemischtemperatur gesenkt. Gleichzeitig wird der Wasserpartialdruck
erhoéht und damit die Reaktionsrate der WGS-Reaktion beschleunigt [61; 62]. Die Verdampfungs-
kihlung bietet den Vorteil eines geringen notwendigen Volumens zur Wassereinspritzung im
Vergleich zu einem voluminésen Warmetauscher. Das zweistufige Reaktorkonzept stellt einen
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2.3 Das Brennstoffzellensystem als Hilfsstromaggregat

Kompromiss zwischen schneller Kinetik in der Hochtemperatur-Shift-Stufe und glinstiger Lage
des Thermodynamischen Gleichgewichts in der Niedertemperatur-Shift-Stufe dar. Dies kann ver-
einfachend anhand Abbildung 2.7 erlautert werden. In dieser Darstellung ist der CO-Umsatz tiber
der Temperatur aufgetragen. Weiterhin sind das Thermodynamische Gleichgewicht fir die WGS-
Reaktion in einem idealen Strémungsrohr sowie beispielhaft zwei S-Kurven bei unterschiedlichen
Raumgeschwindigkeiten aufgetragen. Bei hoheren Temperaturen ist die Reaktionskinetik deutlich
besser®? und es kann das Thermodynamische Gleichgewicht sehr schnell erreicht werden. Aller-
dings ist der maximale CO-Umsatz durch die ungiinstige Lage des Thermodynamischen Gleich-
gewichts auf niedrige Werte begrenzt. Das ist der Fall in der HTS-Stufe. Hingegen ist bei niedri-
gen Temperaturen die Lage des Gleichgewichts der exothermen WGS-Reaktion deutlich bes-
ser® und es kénnen dadurch wesentlich hdhere CO-Umsatze erreicht werden. Dieser Effekt wird
sich in der NTS-Stufe zu Nutze gemacht. Allerdings limitiert die Reaktionskinetik den Umsatz bei
niedrigen Temperaturen. Daher sind niedrige Raumgeschwindigkeiten beziehungsweise ein gro-
Res Katalysatorvolumen notwendig. Demzufolge wird in der HTS-Stufe ein kleinerer Katalysator
eingesetzt als in der NTS-Stufe. Der technisch sinnvolle Einsatz eines Wassergas-Shift-Reaktors
zur CO-Reinigung liegt bei CO-Gehalten bis zu einigen zehntel Prozent [27, p.24]. Sind niedrige-
re Konzentrationen gefordert, werden Feinreinigungsverfahren angewandt.

100

8O o
WGS-Reaktion
oy ideales Stromungsrohr
= 60 Thermodyn. GGW
Ed ---- GHSV 42000 h" o
s 404 |~ GHSV 80000 " | /..
8 i S :
Umsatz begrenzt ‘,,’ <~ Umsatz begrenzt
20 1 durch Kinstik 7" dlirch GGW-Lage!
200 300 400 500

Temperatur [°C]

Abbildung 2.7:  Gleichgewichtslage (GGW) und angepasste S-Kurven fur ein ideales Strdmungsrohr bei unter-
schiedlichen Raumgeschwindigkeiten in Abhangigkeit von der Temperatur [11]. Nachgebildet
aus [63] mit Genehmigung von Elsevier.

Typischerweise werden die Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle oder die Oxidkeramische Brenn-
stoffzelle mit einem mobilen Brenngaserzeugungssystem gekoppelt, da sie vielversprechendes
Potential fir den Reformatbetrieb aufzeigen [35]. Der Einsatz einer HT-PEFC stellt aber einen
Kompromiss aus den Konzepten mit PEFC und SOFC, mit den jeweils folgenden spezifischen
Vorteilen, dar. Im Vergleich zur PEFC kann die Systemarchitektur des Brennstoffzellensystems
bei der HT-PEFC vereinfacht werden, da aufgrund der hoheren CO-Vertraglichkeit auf eine Fein-

2 Arrhenius-Ansatz: Die Reaktionsgeschwindigkeit nimmt exponentiell mit der Temperatur zu.
= ,Prinzip des kleinsten Zwanges® nach Le Chatelier: Bei exothermer Reaktion verschiebt sich bei Temperatur-
absenkung die Lage des Thermodynamischen Gleichgewichts auf die Seite der Produkte.
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reinigung verzichtet werden kann. Die HT-PEFC des IEK-3, welche im Bereich von 140-180 °C
betrieben wird, kann im Normalbetrieb einen CO-Gehalt von 1 Vol.-% tolerieren [52]. Auflerdem
kann die im Brennstoffzellensystem entstehende Warme bei einem HT-PEFC-System im Gegen-
satz zu einem PEFC-System besser integriert werden. Dadurch steigt der Systemwirkungsgrad
mit HT-PEFC [16; 37]. Im Vergleich zum SOFC-System kann das HT-PEFC-System schneller
gestartet werden, da es auf einem deutlich niedrigeren Temperaturniveau arbeitet. Um die SOFC
auf die Betriebstemperatur von 600-1000 °C zu erhitzen, ist ein wesentlich groRerer Zeitaufwand
erforderlich. Zudem ist die SOFC beziiglich der thermischen Zyklisierbarkeit?* eingeschrankt. Bei
An- und Abfahrvorgangen, wie sie bei einer mobilen APU haufig auftreten, ist bei der SOFC ver-
starkt mit Degradation und Schadigung der Materialien zu rechnen [35]. Ebenso ist die SOFC laut
[64] anfallig gegenlber Vibrationen. Allerdings haben die klassische PEFC sowie die SOFC der
HT-PEFC gegenlber andere spezifische Vorteile. Ein systemtechnischer Vergleich der drei
Brennstoffzellensysteme wird in [37], [65] und [66] durchgefiihrt.

In der Brennstoffzelle stromen das Reformat zur Anode und die Luft zur Kathode. Die produzierte
Warme im Stack kann bei geringen Brennstoffzellenleistungen (200 W-2 kW) mit Luft gekahlt
werden, bei groReren Leistungen (>5 kW) kommen zwangslaufig Flissigkeitskiihlungen zum
Einsatz [50, pp.17-19]. Die HT-PEFC des IEK-3 wird mit synthetischem Thermodl gekuhlt [67].
Luft und Wasserstoff werden jeweils Uberstdchiometrisch zugegeben, um die Reaktanden in den
Flowfields der Brennstoffzelle gleichméaRig zu verteilen. AuBerdem bedeutet ein Wert von 4, > 1
einen Wasserstoffnutzungsgrad von ey, < 1, das hei8t es werden weniger als 100 % des ein-
stromenden Wasserstoffs in der Brennstoffzelle verstromt. Ein Nutzungsgrad nahe 1 ist bei Re-
formatbetrieb zu vermeiden, damit der Wasserstoffpartialdruck im Reformatgemisch Uber der
Zelle nicht zu stark absinkt, was zu einer ungleichmafRigen Stromproduktion Uber der Flache
fuhrt?®. Das Anodenabgas enthalt unter anderem deswegen weiterhin H,, CO und CH4 und wird
aus diesem Grund im Katalytbrenner nachbehandelt.

Das Anodenabgas stromt zum Katalytbrenner und wird dort bei einer Temperatur von circa 700°C
verbrannt (siehe Abbildung 2.6, rechts). Die bei der Verbrennung entstehende Warme wird ge-
nutzt, um Wasser zu verdampfen und zu Uberhitzen. Wie in Abbildung 2.6 beispielhaft schema-
tisch dargestellt, stromt das Anodenrestgas zusammen mit Luft von der Unterseite in den Reaktor
hinein und durchstromt einen monolithischen Katalysator. Dort laufen die chemischen Reaktionen
nach den Gleichungen (2-10)-(2-12) ab. Um eine vollstandige Verbrennung in jedem Fall zu ge-
wahrleisten, wird der Brenner im Anodenabgasbetrieb mit einer Luftzahl A.45 > 1 gefahren. Das
Gas stromt nach dem Katalysator zur Sprihflache, erwarmt diese, wird umgelenkt und strémt im
innenliegenden konzentrischen Ringspalt wieder abwarts. Da somit Hp, CO und CH4 nahezu voll-
standig umgesetzt werden kdnnen, setzt sich das Abgas lediglich aus den Komponenten O,,
CO,, Hy0, N2 und Ar zusammen. Um fir den autothermen Reformer genligend Wasserdampf
bereitstellen zu kénnen, wird fliissiges Wasser in den Katalytbrenner eingediist und verdampft.
Der produzierte Uberhitzte Wasserdampf verlasst den Katalytbrenner, um anschlieBend mit Kalt-
wasser gemischt zu werden. Der Nassdampf wird danach wieder im Reformer genutzt.

Wird die Brennstoffzelle beispielsweise wahrend des An- und Abfahrens im Bypass betrieben, so
stromt das Reformat mit einem héheren Enthalpiestrom als im Anodenabgasbetrieb in den CAB.

24 Mit thermischer Zyklisierbarkeit ist hier das vollstandige An- und Abfahren des Systems gemeint.
% Die von einer Brennstoffzelle abgegebene nutzbare Klemmspannung ist proportional zum Wasserstoffpartial-
druck im Reformat (siehe Nernstgleichung) [53].
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Der Katalytbrenner muss auch in dieser Betriebssituation die Reformatkomponenten H,, CO und
CH, vollstandig umsetzen. Um den Katalysator durch die stark exothermen Reaktionen nicht zu
Uberhitzen, wird der Katalytbrenner mit sehr hohen Luftzahlen von A.45 = 4 betrieben. Der Uber-
schissige Luftstrom kiihit dann den Reaktor. Katalytbrenner werden in verschiedensten Syste-
men mit unterschiedlichen Brennstoffzellen zur Abgasumsetzung eingesetzt. Einen Literaturtiber-
blick geben die Arbeiten von Meil3ner et al. [68; 69]. Abhangig von der Anwendung werden die
Brenner mit Luftzahlen bis zu 60 oder bei Raumgeschwindigkeiten bis zu 101500 1/h betrieben
[68; 69]. Kapitel 15.1.1 im Anhang gibt einen Uberblick (iber die bisher am IEK-3 entwickelten
Generationen an katalytischen Brennern.

Kapitel 2 thematisierte die Grundlagen der Synthesegaserzeugung fur Brennstoffzellen. Die In-
formationen aus diesem Kapitel sind notwendig, um die Ausfiihrungen in den nachsten Kapiteln
nachvollziehen zu kdénnen. Im folgenden Kapitel 3 wird der Stand der Forschung und Technik
beziiglich der Deaktivierung von Edelmetall-Wassergas-Shift-Katalysatoren behandelt.
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3 Stand der Forschung und Technik

Zu Anfang des Kapitels wird der Stand der Forschung des Wassergas-Shift-Reaktors am IEK-3
und dessen beobachtete Katalysatordeaktivierung geschildert. Diese Unterkapitel beschreiben
den Ausgangspunkt fir die Forschungsaktivitaten im Rahmen dieser Arbeit. Im weiteren Verlauf
des Kapitels wird auf den aktuellen Stand der Forschung beziglich der in der Literatur diskutier-
ten Deaktivierungsmechanismen bei Edelmetall-Wassergas-Shift-Katalysatoren eingegangen.
Ebenso werden kritische Betriebsparameter diskutiert und zusatzlich Methoden der Katalysator-
regeneration beschrieben. AbschlieBend sind Mdglichkeiten zusammengestellt, wie der Reaktor
abgeschaltet werden kann. Der Literaturtiberblick dient dazu, Zusammenhange mit der beobach-
teten Katalysatordeaktivierung am IEK-3 zu identifizieren und bildet einen Grundstein bei der
Konzipierung einer Betriebsstrategie fur das Brenngaserzeugungssystem.

3.1 Stand der Forschung und Technik am Institut fir Elektro-
chemische Verfahrenstechnik

3.1.1 Der Wassergas-Shift-Reaktor

Am Institut fir Elektrochemische Verfahrenstechnik des Forschungszentrums Jilich wurden bis
heute sechs verschiedene Generationen des Wassergas-Shift-Reaktors entwickelt. Die vier aktu-
ellsten Reaktoren sind in Tabelle 3-1 aufgelistet.

Tabelle 3-1: Aktuelle Wassergas-Shift-Reaktor-Generationen am IEK-3.

Wassergas-Shift-Reaktor-Generationen

Elektrische
Reaktor Leistungsklasse | Charakteristik Quellen
| kW
3 5 e Zweistufig [12; 13; 35; 61;
e HTS und NTS nebeneinander angeordnet 70]

e Zweistufig
4 10 e HTS und NTS nebeneinander angeordnet [11;12;67;71]
e gekiihlte Dise

e zweistufig
5 50 e HTS und NTS axial hintereinander angeordnet [11;12]
e 4 Disen flr Leistungsmodulation

e NTS um HTS konzentrisch angeordnet
e kompakte Bauweise

Die Reaktoren wurden fiir Leistungsklassen zwischen 5-50 kW, entwickelt. Die zwei Stufen wur-
den in alteren Generationen noch nebeneinander angeordnet, im neusten Konzept des Wasser-
gas-Shift-Reaktors 6 sind sie konzentrisch angeordnet, um eine kompakte Bauweise zu ermogli-
chen. Durch konstruktive Veranderungen in den verschiedenen Reaktorgenerationen konnten der
Druckverlust gesenkt und die Wasserverdampfung und -vermischung in der Niedertemperatur-
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Stufe verbessert werden. Die Reaktoren bis Generation 4 wurden ebenfalls bereits intensiv ge-
testet. Der Fokus lag dabei darauf, Katalysatoren, Betriebsweisen und -parameter zu testen und
zu bewerten. Ergebnisse der Untersuchungen kénnen in den in Tabelle 3-1 zitierten Quellen oder
im Anhang (Kapitel 15.1.1) nachgelesen werden. Auch in dieser Arbeit wurden Wassergas-Shift-
Reaktoren der Generationen 3 und 4 verwendet. Die Reaktoren 5 und 6 wurden entwickelt und
gefertigt, eine experimentelle Untersuchung steht aber noch aus. Parallel zur Arbeit am Wasser-
gas-Shift-Reaktor wurde die Entwicklung des autothermen Reformers und des Katalytbrenners
vorangetrieben. Ebenso wurden Packagingkonzepte ausgearbeitet, mit deren Hilfe die Kompo-
nenten des Brenngaserzeugungssystems unter Beriicksichtigung der unterschiedlichen Tempe-
raturniveaus platzsparend zusammengebaut werden kénnen. Ziel dabei ist die Maximierung der
Leistungsdichte. Ausfiihrungen zu diesen Themen sind im Anhang (Kapitel 15.1.1) zu finden.

Die in der Hochtemperatur-Shift-Stufe und der Niedertemperatur-Shift-Stufe verbauten, kommer-
ziell erhaltlichen Katalysatoren26 sind identisch. Es handelt sich um einen Edelmetallkatalysator,
welcher auf Zirkondioxid-Cerdioxid (ZrO,-CeO,) als Washcoat aufgetragen ist. Die Aufgabe des
porésen Washcoats besteht darin, die Oberflache des monolithischen Tragers zu vergréern und
die Katalysatorpartikel darauf zu stabilisieren. Die hohe Porositat ermdglicht eine Feinverteilung
der Katalysatorpartikel. Eine groRere Dispersion®” der Partikel verbessert die Aktivitat des Kataly-
sators. Der Monolith, der Washcoat und die Katalysatorpartikel sind in den Abbildungen 3.1 und
3.2 zum besseren Verstandnis dargestellt.

Katalysator-
partikel

AN Monolith
Washcoat

Abbildung 3.1:  Monolith-Katalysator. Abbildung 3.2:  Monolith, Washcoat und Partikel eines
Katalysators, nach [72].

Die Ausfihrung des Katalysators als Monolith bietet die Vorteile eines kompakten Reaktorde-
signs, geringen Druckverlusts, mechanischer Festigkeit und einer effizienten Warmeintegration
[16]. Der Monolith besteht entweder aus einer Keramik oder einer Metalllegierung. Alternativ zum
Monolithen werden Katalysator und Washcoat auf parallele Platten, Schwamme, andere struktu-
rierte inerte Trager oder direkt auf die Reaktorwand aufgetragen [16; 36].

Der fiir gew6hnlich im Brenngaserzeugungssystem eingesetzte kommerzielle Edelmetallkatalysa-
tor wird im Folgenden Katalysator A genannt.

% Unter ,Katalysator” sind je nach Kontext das Edelmetall (Katalysatorpartikel) oder das Edelmetall (Katalysator-
?artikel), der Washcoat und der Trager als Einheit gemeint.
" Die Dispersion ist das Verhaltnis aus absorbierter Spezies auf dem Katalysatorpartikel zur Katalysatormasse.
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3.1.2

Beobachtete Problematik beim Betrieb des Wassergas-Shift-Reaktors

Beim Betrieb des Wassergas-Shift-Reaktors mit dem Katalysator A kam es haufiger zu einer De-
aktivierung. Nachfolgend werden die beobachteten Phdnomene kurz beschrieben.

Tabelle 3-2: Anfanglich beobachtete Deaktivierungsphanomene beim Wassergas-Shift-Katalysator A des
IEK-3 [73].
Deakti- Fall | WGS | Kraft- Last Dauer Deaktivierungs- Bemerkung
vierung stoff WGS Ih erscheinung
1 %
kontinu- | 1 3 HC- 100 43 CO: 1> 4 Vol.-% Bei vorausgegangenem
ierlich Kerosin ATyrs: 57 > 44 K Test unter gleichen Ver-
ATyrs: = konst. suchsbedingungen arbeitete
(30 K) WGS-Reaktor konstant.
2 3 HC- 80 17 CO:1,8> Anstieg im CO-Gehalt
Kerosin 2,5 Vol.-% konnte nicht eindeutig der
ATyrs: 45 > 27 K Fehlfunktion einer WGS-
ATyrs: 23 > 14 K Stufe zugeordnet werden.
3 4 GtL- 53- 540 C0:0,8 > Langzeitversuch
Kerosin | 100 2,2 Vol.-% Haufige Lastwechsel und
mehrfaches An- und Abfah-
ren scheinen Aktivitat nega-
tiv beeinflusst zu haben.
nach 4 3 GtL- 100 CO: 1> 3Vol-% Temperaturpeak in HTS
Abfah- Kerosin ATyrs: 53 > 11K (800 °C) durch unplanmafi-
ren ATyrs: 25 > 42K ge Abschaltung.
41 3 Ultima- | 100 25 CO:25~> Weiterfihrung des Tests mit
te- 6,4 Vol.-% anderem Kraftstoff trotz De-
Diesel ATyrs:4 > 0K aktivierung der HTS.

ATyrs: 47 > 28 K Erneut ungeplante Abschal-
tung zu Anfang des Ver-
suchs.

4.2 3 Ultima- | 150 22 CO: 6 > 10 Vol.- Weiterfiihrung des Tests mit
te- % WGS-Last von 150 %.
Diesel ATyrs = konstant Uberlast ist nicht Grund fiir
(6 K) Deaktivierung.
ATyrs: 112> 2K
5 4 Ultima- | 66 CO: 0,75 > UnplanmaRige Abschaltung
te- 3,3 Vol.-% wahrend des Versuchs.
Diesel ATyrs: 40 > 23 K HTS-Aktivitat sinkt trotz

ATyrs: 38 > 43K

Erhéhung des Tempera-

turniveaus in der Stufe.
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Die Versuche sind vorab zu dieser Arbeit durchgefuhrt worden und bildeten die Ausgangslage fur
die im spateren Verlauf beschriebenen Experimente. Wie Tabelle 3-2 zu entnehmen ist, wurde
die Katalysatordeaktivierung im Wassergas-Shift-Reaktor wahrend kontinuierlichen Betriebs und
nach unplanmaRigen Abschaltvorgdngen des Systems beobachtet. Wahrend der kontinuierlichen
Deaktivierung stieg der CO-Gehalt tiber den Versuchszeitraum an und gleichzeitig sanken die
Temperaturdifferenzen in der Hochtemperatur-Shift-Stufe und der Niedertemperatur-Shift-Stufe.
Bei der Deaktivierung nach einer unplanmafBligen Abschaltung sank die Katalysatoraktivitat hin-
gegen schlagartig. Es konnte beobachtet werden, dass unterschiedliche Kraftstoffe, Lastpunkte
und Versuchszeitrdume die Katalysatoren altern lieRen. Weiterhin war zum Teil nur einer der
WGS-Katalysatoren von der Deaktivierung betroffen, in anderen Fallen zeigten beide Stufen
keine Aktivitat mehr. Vermehrt degradierte allerdings die Hochtemperatur-Shift-Stufe.

Ruickschlisse dariiber, welche Mechanismen fiir die Deaktivierung von Katalysator A
verantwortlich sind, konnten aus den bisherigen Ergebnissen noch nicht gezogen werden. Als
einzige Ausnahme konnte bei dem Fall 4 aus Tabelle 3-2 davon ausgegangen werden, dass ein
thermischer Effekt zur Deaktivierung beigetragen hat.

Die vorhergehende Analyse der Versuchsergebnisse wirft weitere Fragen auf, die mit den
Untersuchungen im Rahmen dieser Arbeit beantwortet werden sollen:

e Welchen Einfluss hat das Betriebstemperaturniveau der HTS-/ NTS-Stufe auf die
Katalysatoraktivitat/ -stabilitat der jeweiligen Stufe?

e Welchen Einfluss haben unterschiedliche Kraftstoffe auf die Katalysatordeaktivierung?
Fihrt eine unvollstdndige Reformierung zur Alterung des WGS-Katalysators durch nicht
umgesetzte hohere Kohlenwasserstoffe?

e Bestehen Unterschiede bezlglich der WGS-Katalysatordeaktivierung bei Voll- und
Teillast?

e Wieso scheint bevorzugt die Hochtemperatur-Shift-Stufe zu deaktivieren? Welcher ist der
ausschlaggebende Betriebsparameter?

e Fihren unplanmafRige Abschaltvorgange des Brenngaserzeugungssystems stets zur
Katalysatordeaktivierung im Wassergas-Shift-Reaktor?

e Ist eine Regeneration deaktivierter WGS-Katalysatoren moglich? Und wenn ja, welche
Methodik muss bei der Regeneration verfolgt werden?

3.2 Wassergas-Shift-Katalysatoren

Industrielle Wassergas-Shift-Katalysatoren

In industriellen Anlagen werden heute in der Hochtemperatur-Shift-Stufe standardmaRig Eisen-
oxid-Chromoxid basierte Katalysatoren in Pelletform eingesetzt [16; 18; 21; 36; 74-78]. Die Be-
triebstemperatur liegt im Bereich zwischen 300-500 °C [79, p.2906], bei niedrigeren Temperatu-
ren ist die Aktivitat dieser Katalysatoren deutlich schlechter [16]. Der Cr,0O3-Gehalt liegt typi-
scherweise bei circa 10 Gew.-% und dient dazu, Hochtemperatursintern von Eisenoxid zu unter-
driicken [16; 18]. Neben Chromoxid sind zum Teil auch MgO und ZnO in industriellen HTS-
Katalysatoren vorhanden um Selektivitat, Schwefelresistenz und mechanische Stabilitét zu ver-
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bessern. Die Resistenz einiger kommerzieller Katalysatoren liegt aber ohnehin bereits bei 500-
1000 ppm H,S [79]. Kommerzielle Fe-Cr HTS-Katalysatoren miissen vor dem Betrieb aktiviert
werden. Dazu wird der Katalysator mit Wasserstoff oder Kohlenmonoxid bei Temperaturen zwi-
schen 315 °C und 460 °C reduziert [79]. Die durchschnittliche Lebensdauer von industriellen
HTS-Katalysatoren liegt bei drei bis fiinf Jahren, wobei die Aktivitat wahrend des Betriebs haupt-
sachlich durch Sintern kontinuierlich sinkt [16]. Weitere Katalysatorgifte sind Halogene, Acetylen,
Butadien, Sauerstoff oder Stickoxide [18; 79]. Das eintretende Synthesegas beinhaltet bis zu
45 % Kohlenmonoxid (POX von Methan), je nach Ausgangsstoff und Reformierungsprozess.
Dieser Wert wird in der HTS-Stufe auf eine Konzentration zwischen 3-4 Vol.-% gesenkt [16; 79].

In der Niedertemperatur-Shift-Stufe werden heute in industriellen Prozessen vor allem Katalysa-
toren aus Kupfer-Zinkoxid/ Aluminiumoxid eingesetzt [16; 18; 21; 36; 74-79]. Allerdings gibt es
eine Reihe von weiteren Materialkombinationen mit Kupfer, welche fir die Niedertemperatur-
Shift-Reaktion aktiv sind, siehe dazu [79, Kapitel 13.12.4.1]. Die Niedertemperatur-Shift-Reaktion
lauft bei Temperaturen zwischen 210-270 °C ab [79, p.2906]. Auch der NTS-Katalysator benétigt
einen Aktivierungsprozess, wobei der Katalysator mit Wasserstoff reduziert wird. Die Lebensdau-
er eines NTS-Katalysators betragt zwei bis vier Jahre, abhangig von den Anlagenbedingungen
und der Reinheit des Feedstroms [79]. Die Katalysatoren sintern im Betrieb und sind sehr anfallig
gegen Schwefel. Lediglich Schwefelkonzentrationen von bis zu 0,1 ppm und Schwefelwasser-
stoffkonzentrationen von bis zu 0,5 ppm kénnen toleriert werden [79]. Ein weiteres, deutlich star-
keres Katalysatorgift ist zudem Chlor ab Konzentrationen gréRer 0,1 ppm [18], welches typi-
scherweise in der Form von Chlorwasserstoff auftritt [79]. Weiterhin sind die Katalysatoren anfal-
lig gegen Temperatur- und Gaskonzentrationsschwankungen sowie unplanmafiges Abschalten
des Reaktors und Wasserkondensation [16; 18]. Niedertemperatur-Shift-Reaktoren reinigen Syn-
thesegas mit 1-5 Vol.-% CO auf Konzentrationen zwischen 0,05-0,5 Vol.-% [79].

Wassergas-Shift-Katalysatoren aus Edelmetall

Seit einiger Zeit werden, besonders fir die Brennstoffzellenanwendung, vielversprechende Kata-
lysatoren aus Edelmetallen wie zum Beispiel Platin (Pt) [80-83], Palladium (Pd) [84] oder Gold
(Au) [80; 85-93] mit Cerdioxid (CeO,) als Washcoat erforscht. Sie verfiigen Uber eine verbesserte
Aktivitat Uber einen weiten Temperaturbereich verglichen zu den konventionellen Katalysatoren.
Zudem sind sie unter Luft nicht brennbar, ebenso nicht giftig und bendtigen keinen Aktivierungs-
prozess [16; 18; 82; 85; 86; 94-96]. Weiterhin konnen sie bei hoheren Raumgeschwindigkeiten in
kompakten Reaktoren betrieben werden [39]. Als Washcoat hat CeO, aufgrund der Mdglichkeit,
Sauerstoff im Gitter zu speichern, besonderes Interesse geweckt [16; 36]. Alternativ besteht der
Washcoat aus Cer-Zirkonmischoxid (CeZrO4) [97; 98]. Bei Gold als Katalysator werden neben
CeO;, vor allem Washcoats wie Titanoxid (TiO,), Zirkonoxid (ZrO,), Eisenoxid (Fe;O3), Alumini-
umoxid (Al,O3) oder Siliziumdioxid (SiO,) eingesetzt, da die Katalysatoraktivitat bei reduzierbaren
Metalloxiden hoher ist als bei nicht reduzierbaren [36; 99]. Andere Edelmetalle auf Basis eines
Ceroxid-Zirkonoxid Washcoats sind Rhodium (Rh), Ruthenium (Ru) oder Iridium (Ir) [100]. In der
Literatur sind allerdings auch zahlreiche Untersuchungen und Weiterentwicklungen zu anderen
als den hier genannten Katalysatoren zu finden. Trotz ihrer vielen Vorteile im Bereich der Brenn-
stoffzellenanwendung gegentiber industriellen WGS-Katalysatoren, besitzen die zuvor beschrie-
benen Edelmetallkatalysatoren Nachteile bezlglich der Kosten und der Stabilitat im Betrieb [16].
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Wie bereits in Kapitel 3.1.2 erlautert, besteht bei dem untersuchten Brennstoffzellensystem die
Problematik der Katalysatordeaktivierung unter bestimmten Betriebsbedingungen, wobei neben
dem stationaren Betrieb besonders das Abfahren des Systems als kritisch zu bewerten ist. Im
Folgenden wird ein Literaturiberblick Uber Deaktivierungsmechanismen bei Edelmetall Wasser-
gas-Shift-Katalysatoren gegeben.

3.21 Deaktivierung von Wassergas-Shift-Katalysatoren

Die Literaturstudie zu Deaktivierungsmechanismen bei Edelmetallkatalysatoren fiir die Wasser-
gas-Shift-Reaktion untergliedert sich in die Unterpunkte der Deaktivierung bei stationarem und
der bei transientem Zustand, wie dem Abschalten des Systems. AuRerdem wird auf den Einfluss
der Reaktionsatmosphare und der Raumgeschwindigkeit auf die Katalysatoraktivitat eingegan-
gen. Zunachst wird jedoch die unter Fachleuten herrschende Diskussion Uber die ablaufenden
Mechanismen bei der WGS-Reaktion beleuchtet, da das Versténdnis dieser in Zusammenhang
mit bestimmten Deaktivierungsmechanismen wichtig ist. Im Rahmen der Literaturstudie liegt der
Fokus auf Katalysatoren, bestehend aus Edelmetall/ Cerdioxid (CeO.) beziehungsweise Edelme-
tall/ Cerdioxid-Zirkondioxid (CeO2-ZrO;) und Edelmetall/ Cer-Zirkonmischoxid (CeZrQO,). Diese
ahneln dem im Wassergas-Shift-Reaktor des IEK-3 verbauten Katalysator A weitestgehend (ver-
gleiche Kapitel 3.1.1).

3.2.1.1 Diskussion liber den Wassergas-Shift-Reaktionsmechanismus

Es werden zum Grofiteil zwei Mechanismen genannt, welche bei der WGS-Reaktion auf dem
Katalysator ablaufen kénnten. Der erste ist der ,Redoxmechanismus”. Zunachst kommt es zu
einer Reduktion der Washcoatoberflache durch die Adsorption von CO und Oxidation am aktiven
Katalysatorzentrum zu CO,. Daraufhin wird die reduzierte Oberflache durch den Wasserdampf
reoxidiert, wobei Wasserstoff entsteht [99, p.15265]. Von diesem allgemeingultigen Reaktions-
mechanismus gibt es in der Literatur zahlreiche Modifikationen. Um nur ein Beispiel zu nennen,
wird in [101] ein ,Redoxmechanismus® mit sieben Zwischenschritten beschrieben. Ebenfalls be-
steht Uneinigkeit dartber, welcher der Reaktionsschritte geschwindigkeitslimitierend wirkt. Als
geschwindigkeitsbestimmende Zwischenschritte werden bei industriell eingesetzten Fe-Cr-
Katalysatoren die Adsorption der Reaktionsedukte sowie die Desorption der Reaktionsprodukte
[18; 79, p.2909] identifiziert. Im Gegensatz dazu wird in einer anderen Studie mit industriellen
NTS-Katalysatoren die Wasserdampfdissoziation als geschwindigkeitsbestimmender Schritt er-
mittelt [79, p.2912]. In einer weiteren Studie wird die CO,-Bildung aus Kohlenmonoxid und Sau-
erstoff als limitierend beschrieben [18]. In [95, p.3069] bestimmt die Oberflachenreduktion durch
adsorbiertes CO die Reaktionsgeschwindigkeit.

Der zweite ,anerkannte” Reaktionsmechanismus ist der sogenannte ,Assoziative Mechanismus®.
Dieser Mechanismus beinhaltet als Teilschritt die Bildung von Reaktionszwischenprodukten wie
Karbonaten oder Formiaten (CH,O,,), welche anschlief’end in mehreren Schritten zu CO, und H,
zerfallen. Der Zerfall der Zwischenprodukte zu den Produkten wird in [16; 79; 84, pp.2916-2917]
als geschwindigkeitsbestimmend fiir die WGS-Reaktion beschrieben. In den Quellen [79; 82; 84;
85; 99; 102; 103] wird der Ablauf des Mechanismus ahnlich beschrieben. Allerdings ist der Reak-
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tionsablauf beim ,Assoziativen Mechanismus® und die sich dabei bildenden Zwischenprodukte
oder Nebenprodukte in anderen Literaturquellen umstritten. Zum Beispiel wird der Mechanismus
in [104] fur einen Kupfer-Katalysator mit 18 Unterschritten beschrieben. Weitere unterschiedliche
Verlaufe des ,Assoziativen Mechanismus* sind in [99] zusammengefasst.

Welcher der beiden Reaktionsverlaufe tatsachlich bei der WGS-Reaktion auftritt, konnte bisher
nicht eindeutig geklart werden. Zum einen ist der Reaktionsverlauf abhangig vom eingesetzten
Katalysator, dessen Oberflacheneigenschaften und den Reaktionsbedingungen [16; 87; 99; 100;
103; 105; 106]. Zum anderen wird spekuliert, dass beide Mechanismen in Abhangigkeit von der
Temperatur und der Gaszusammensetzung auftreten [107]. Wie in [107] beschrieben wird, tritt
bei niedriger Temperatur zunachst der ,Assoziative Mechanismus® auf, wobei sich die aktiven
Zwischenprodukte mit steigender Temperatur und steigendem H,O/CO,-Verhaltnis von Karbona-
ten zu Carbonsauren und schlief3lich zu Formiaten verandern. Bei hohen Temperaturen soll der
~.Redoxmechanismus” vorherrschend sein. Nach [104] lauft der ,Redoxmechanismus” bei der
Hochtemperatur-Shift-Reaktion ab (hier: 310-450 °C) und sowohl der ,Redoxmechanismus®, wie
auch der ,Assoziative Mechanismus® sollen bei der Niedertemperatur-Shift-Reaktion (hier: 200-
250 °C) auftreten. Zusatzlich dazu wird in [103] nur ein sehr kleines Temperaturfenster zwischen
dem ,Redoxmechanismus” bei 300 °C und dem ,Assoziativen Mechanismus® bei 250 °C beo-
bachtet. Diese These wird in [108] bestatigt und hier ein Temperaturfenster von 60 K erkannt.
Laut der Autoren liegt der Umschaltpunkt jedoch bereits bei 200 °C. Auch EI-Moemen et al. [87;
91] gehen davon aus, dass bei hohen Temperaturen vornehmlich der ,Redoxmechanismus® ab-
lauft und bei niedrigen Temperaturen eher der ,Assoziative Mechanismus® auftritt. Es konnte
jedoch im Temperaturbereich von 180-300 °C kein Beweis daflr erbracht werden, dass sich der
Reaktionsmechanismus andert.

Abseits davon werden in der Literatur, abhangig vom Katalysator, andere Reaktionsmechanis-
men diskutiert.

Demgegeniber besteht zumeist Einigkeit darliiber, an welchen Stellen auf dem Katalysator die
Reaktion ablauft. Die aktiven Zentren fiir die WGS-Reaktion liegen an der Grenzflache zwischen
Katalysator und Washcoat. In Abbildung 3.3 sind die aktiven Zentren in gelber Farbe dargestellt.
Viele feinverteilte Katalysatorpartikel auf der Washcoatoberflache fiihren demnach zu einer gro-
3eren Anzahl an aktiven Zentren und damit zu einer hoheren Katalysatoraktivitat. Allerdings wird
in dem Review von Wu et al. [102] darauf aufmerksam gemacht, dass es ebenso mehrere ver-
schiedene aktive Zentren geben kann, deren Beitrag zur Aktivitat abhangig von den Reaktions-
bedingungen sein kann. Auferdem wird in [107] angemerkt, dass spezielle Stellen an der Kataly-
sator/ Washcoat-Grenzflache, wie beispielsweise die Eckatome, eine besondere Rolle beziglich
der Katalysatoraktivitat spielen kénnen. Zudem besteht die Mdglichkeit, dass die Grenzflache
zwischen Metall und Washcoat lediglich eine indirekte Rolle bei der WGS-Reaktion spielt [102].
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Oberflachenschicht

Unterstiitzender Block
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Aktive Zentren
am Umfang

Abbildung 3.3: Schema eines Gold-Nanopartikels, welches auf dem Washcoat CeO- verankert ist. Nachgebildet
mit Genehmigung von [93]. Copyright (2012) American Chemical Society.

Diskussion

Um die in der Literatur beschriebenen Deaktivierungsmechanismen in vollem Umfang verstehen
zu kénnen, ist es zunachst notwendig, sich die Ablaufe auf der Katalysatoroberflache wahrend
der WGS-Reaktion zu verdeutlichen. Allerdings wird der genaue Ablauf des Reaktionsmechanis-
mus bis heute kontrovers diskutiert. Bezliglich des WGS-Reaktionsmechanismus ist aber be-
kannt:

e Es treten entweder der ,Redoxmechanismus® oder der ,Assoziative Mechanismus* auf
(abhangig von der Temperatur, der Gasatmosphéare, dem Katalysator, dessen Oberfla-
cheneigenschaften et cetera).

e ,Redoxmechanismus“. Es ad- und desorbieren die WGS-Komponenten CO, H,O, CO,
und H,. Je nach Quelle werden unterschiedliche, kinetisch limitierende Reaktionsschritte
erkannt.

e ,Assoziativ-Mechanismus®: Es werden Zwischenprodukte wie Karbonate und Formiate
gebildet, welche zu den Reaktionsprodukten zerfallen. Geschwindigkeitsbestimmender
Schritt scheint der Zerfall der Zwischenprodukte zu den Produkten zu sein.

e Aktives Zentrum der WGS-Reaktion scheint die Grenzflache zwischen Katalysator und
Washcoat zu sein.

Besonders wichtig ist es, die Herkunft der Karbonate/ Formiate zu kennen, da diese mit einem
Hauptdeaktivierungsgrund in Verbindungen stehen, wie er in den folgenden Kapiteln beschrieben
wird.

3.2.1.2 Deaktivierung im stationdren Betrieb

Generell werden bei stationdrem Betrieb die folgenden Deaktivierungsmechanismen fiir Edelme-
tall/ CeO,, Edelmetall/ CeO,-ZrO, und Edelmetall/ CeZrO,-Katalysatoren genannt:
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Tabelle 3-3: Ubersicht Deaktivierungsmechanismen in der Literatur bei Wassergas-Shift-Katalysatoren im
stationaren Betrieb.

Katalysator: Edelmetall/ CeO; ; Edelmetall/ CeO,-ZrO; ; Edelmetall/ CeZrO,; Betriebsmodus:
Edelmetall/ Ceg 5-Zro 5-O2 Stationarer Zustand
Mechanismus Quellen
Karbonatbildung/ Formiatbildung [84; 87-89; 91; 92; 99; 109]
Uberreduktion des Washcoats [83; 85; 87; 96]
Sintern [82; 90; 93; 96; 99; 110-112]
Verlust der Washcoatoberflache [36; 86; 113]
Kontaktverlust zwischen Katalysator und Washcoat (,Entnetzung®) [87; 97-99]

Im Folgenden werden diese Mechanismen einzeln erlautert.

Karbonatbildung/ Formiatbildung

Karbonate und/ oder Formiate werden bei der Wassergas-Shift-Reaktion gebildet und sind be-
reits auf frischen Katalysatoren vorhanden [80; 81; 94; 97; 98]. Allgemeiner Konsens ist, dass die
Karbonat- und/ oder Formiatbildung dazu fiihrt, dass aktive Katalysatorzentren durch die Spezies
belegt oder der Zugang zu den Zentren blockiert wird. Dadurch sinkt die Katalysatoraktivitat. Ein-
zahnige?® Karbonate, die im Bereich von Temperaturen kleiner 200 °C gebildet werden, sind als
besonders kritisch anzusehen. Generell entstehen die Karbonate und Formiate bevorzugt bei
niedrigen Temperaturen [85; 87; 89]. Wie in den Quellen [81; 82; 85; 87; 88] beschrieben wird,
beglinstigt eine Reaktionsatmosphare, welche CO, CO,, H, oder H,O beinhaltet, die Karbonatbil-
dung. Kim et al. [88, p.70] weisen besonders darauf hin, dass mit verstarkter Deaktivierung zu
rechnen ist, wenn CO und H, gleichzeitig auftreten. Karbonate werden durch reduzierte Oberfla-
chen stabilisiert. Ebenso beeinflusst der Charakter der Katalysatoroberflache, wie stabil die Kar-
bonate sind [84]. Mit steigender spezifischer Oberflache bilden sich vermehrt Karbonate/ Formia-
te [92]. Ebenfalls beeinflusst die Katalysatorvorbehandlung, wie viele Karbonate entstehen [81;
85; 87].

El-Moemen et al. erkannten in ihren Studien [87] und [91] einen Zusammenhang zwischen der
Katalysatordeaktivierung und der Ausbildung von Karbonaten auf der Oberflache. Es wurden
Tests an einem 4,5 Gew.-% Au/ CeO,-Katalysator bei 180 und 300 °C in idealem (1 kPa CO,
99 kPa N, (trocken) + 2 kPa H,0) bis semiidealem (2 kPa CO, 8,4 kPa CO,, 50,5 kPa N,
39,1 kPa H; (trocken) + 10 kPa H,0) Reformat durchgeflihrt. Besonders ausgepragte Karbonat-
bildung wurde beobachtet, wenn semiideales Reformat bei 180 °C getestet wurde. In diesem
Temperaturbereich konnte ebenso ein direkter Zusammenhang zwischen der Katalysatordeakti-
vierung und der Menge an gebildeten einzéhnigen Karbonaten erkannt werden. Dies war bei
300 °C nicht méglich und es wurde spekuliert, dass weitere Mechanismen wie beispielsweise
Uberreduktion oder Entnetzung (siehe unten) zusétzliche Deaktivierungsgriinde hatten sein kon-
nen. Die Vorgehensweise bei der Vorbehandlung (Oxidation/ Reduktion) und die Zusammenset-
zung der Gasatmosphare hatten sehr starken Einfluss auf die Katalysatoraktivitat und -stabilitat
im Langzeitbetrieb [87].

% Einzéhnige Karbonate: Damit sind Karbonate gemeint, die lber ein Sauerstoffatom mit dem Katalysator ver-
bunden sind.
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Auch Karpenko et al. [89] vertreten die Meinung, dass der Katalysator bei WGS-Bedingungen bei
200 °C und darunter neben der Karbonatbildung ebenfalls durch die Uberreduktion deaktiviert.
Waéhrend ihrer Versuche konnte die Reduktion des Katalysators und des Washcoats festgestellt
werden und es wurde vermutet, dass die reduzierte Oberflache und die Menge an gebildeten
Karbonaten korrelierten.

Karbonate lassen sich bei héheren Temperaturen in Luft/ Sauerstoff zersetzten. Folglich handelt
es sich bei der Karbonatbildung um eine reversible Deaktivierung. Die Angaben der dazu not-
wendigen Temperaturen schwanken aber je nach Literaturquelle stark. Wie in [81; 88; 114] be-
schrieben, reicht eine Temperatur von 400-500 °C aus. Gegensatzlich dazu wird nach [115,
p.5492] eine vollstandige Zersetzung selbst bei Temperaturen von bis zu 1000 °C noch nicht
erreicht. In [116, p.441] werden Karbonate auf einem Au/ CeO,-Katalysator bereits ab einer
Temperatur von 120 °C partiell zersetzt. Nach [111] kénnen Karbonate von CeOx-Washcoats
sogar in einer Inertgasatmosphare ab 750 °C entfernt werden. In [92] werden Karbonate ab einer
Temperatur von 180 °C in Inertgas zersetzt, wobei die Effektivitat mit steigender Temperatur zu-
nimmt. Weitere Informationen zur Regenerationsmethoden folgen in Kapitel 3.2.2.

Uberreduktion des Washcoats

Unter einer Uberreduktion des Washcoats wird die Katalysatordeaktivierung durch den Verlust
der Grenzflache zwischen Katalysator und Washcoat verstanden. Die Grenzflache sinkt dadurch,
dass der Sauerstoff im Washcoatgitter reduziert wird. Dieser Effekt tritt vorwiegend bei hdheren
Temperaturen in reduzierender Atmosphéare (H, oder CO) auf [85]. In [96, p.12835] wird aller-
dings behauptet, dass Reduktion von CeO; durch CO in Umgebung von Gold bereits bei Raum-
temperatur ablaufen kann.

Liu et al. [85] erkannten bei ihren Tests unter stationdaren Bedingungen, dass Au/ CeO,-
Katalysatoren (1,5-2,5 Gew.-%) in einer Reaktionsatmosphare aus 11 Vol.-% CO, 27 Vol.-% Hx0,
26 Vol.-% Hy, 7 Vol.-% CO; und 29 Vol.-% N, hauptséchlich durch Uberreduktion deaktivierten.
Dies konnte dadurch begriindet werden, dass weitere Untersuchungen in reduzierenden Atmo-
spharen deutlich stérkere Katalysatordeaktivierungen zur Folge hatten als beispielsweise in H,O.
Weiterhin konnte der CO-Umsatz nicht auf den Ausgangszustand zurlickgebracht werden, ob-
wohl nahezu alle Karbonatspezies durch Regeneration des Katalysators in heier Luft entfernt
werden konnten.

Zalc et al. [83] untersuchten Pt/ CeO,-Katalysatoren in einem Reaktionsgemisch aus CO, CO,,
H,, H,O und N, (keine genauen Angaben Uber Konzentrationen) bei Temperaturen zwischen
250-400 °C. Sie begriindeten die Katalysatordeaktivierung unter stationaren Bedingungen mit der
Uberreduktion des Washcoats. Dies wurde durch eine zunehmende Alterung in reduzierender H,-
Atmosphare begriindet. In der Studie wird zudem davon ausgegangen, dass alle Edelmetall/
CeO,-Katalysatoren von der Uberreduktion betroffen sind, die unter typischen Reformeraustritts-
bedingungen betrieben werden. Die beobachteten Deaktivierungsraten waren zum GroRteil tem-
peraturunabhangig.

36



3.2 Wassergas-Shift-Katalysatoren

Sintern

Unter Sintern wird das Zusammenwachsen metallischer Werkstoffe unter thermischem Einfluss
verstanden. Dadurch kommt es zum Verlust an Katalysatordispersion und die spezifische Ober-
flache schrumpft. Dies ist der Grund fiir eine sinkende Aktivitdt. Das Temperaturniveau, bei dem
Sintern auftreten soll, variiert in der Literatur sehr stark. Zumeist werden Temperaturen >300 °C
[87; 91; 99; 110; 112] angegeben, allerdings wird in [82; 89; 93; 96] Sintern bei Pt/ CeO,-ZrO,
beziehungsweise Au/ CeO,-Katalysatoren bereits ab einer Temperatur von circa 300 °C und
niedriger erkannt. Als Grund firr das ,Niedertemperatursintern” unterhalb der Schmelztemperatur
des Edelmetallkatalysators wird der Einfluss der Reaktionsatmosphare (CO und H,O) genannt
[82, p.141]. Ruettinger et al. [82] stellten bei der Untersuchung monolithischer Pt/ CeO,-ZrO,-
Katalysatoren eine besonders starke Deaktivierung durch Sintern fest, sobald Temperaturzyklen
bis 450 °C gefahren wurden.

Luengnaruemitchai et al. [110] untersuchten Pt/ CeO,- und Au/ CeO,-Katalysatoren in einem
Reaktionsgas aus 2 %20 CO, 20 % H,0 und dem Rest He bei 360 °C fiir 48 Stunden. Sie erkann-
ten, dass der Au/ CeO,-Katalysator durch Sintern bei 360 °C stark gealtert war (50 Prozentpunkte
im CO-Umsatz), wohingegen der Pt/ CeO,-Katalysator sehr stabil betrieben werden konnte.

Wang et al. [112] erkannten eine Abnahme in der Katalysatoroberflache sowie eine verringerte
Dispersion ihrer untersuchten Pd/ CeO,- und Pt/ CeO,-Katalysatoren. Die Katalysatoren alterten
besonders stark, wenn sie vor dem Betrieb in Reformatatmosphéare (jeweils 33 mbar CO und H,O
und dem Rest He bei 1 atm Systemdruck) von 250 °C auf 400 °C erhitzt und in CO-Atmosphéare
betrieben worden waren. Ebenfalls konnte beobachtet werden, dass die PartikelgroRe eines
6 Gew.-% Pd/ CeO,-Katalysators von 3 nm auf 8 nm angewachsen war, nachdem dieser fiir 10 h
bei 400 °C in CO-Atmosphére betrieben worden war. Die Autoren schlossen Uberreduktion als
Deaktivierungsgrund aus, da der Katalysator keine Aktivitatsverluste verzeichnet hatte, nachdem
er aufgeheizt und in reiner Hy-Atmosphare betrieben worden war und die regenerative Behand-
lung in heilem Sauerstoff keine vollstdndige Wiederherstellung der Aktivitdt bewirken konnte
[112].

In [99] wird zudem darauf verwiesen, dass Katalysatoren vor dem Einsatz im Hochtemperaturbe-
reich zunachst kalziniert’® werden sollten, da ansonsten das Sintern der Katalysatorpartikel
wabhrscheinlicher wird.

Verlust der Washcoatoberflache

Der Verlust der Washcoatoberflache als Deaktivierungsmechanismus wird in den Quellen [36; 86;
113] genannt. Hierbei nimmt die Katalysatoraktivitat dadurch ab, dass die Partikel des Washcoats
anwachsen und somit die Oberflache sinkt. Damit wird die Interaktion zwischen Katalysator und
Washcoat abgeschwacht. Die fur die WGS-Reaktion notwendige aktive Grenzflache verringert
sich.

Der Effekt wurde von Fu et al. [86] bei der Auswertung von WGS-Katalysatortests (verschiedene
Au/ CeO,-Katalysatoren) im stationaren Betrieb entdeckt. Die Tests wurden bei einer Temperatur

2 Gaszusammensetzungen werden beispielsweise in Vol.-%, Gew.-%, mol.-%, atom %, kPa oder mbar angege-
ben. Falls bei der Zusammensetzung keine genauere Angabe zu finden ist, wurde diese in der zitierten Quelle
nicht explizit angegeben.

30 Unter Kalzinierung wird das Erhitzen eines Werkstoffs ohne Schmelzen verstanden, um seine physikalische
oder chemische Beschaffenheit zu verandern [117].
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von 250 °C und einer Reformatzusammensetzung von 5 % CO, 15 % H,0, 35 % H, und dem
Rest He durchgefiihrt. Die Raumgeschwindigkeit betrug 15000 1/h. Dabei sank die Aktivitat der
Katalysatoren zunéchst deutlich, im weiteren Verlauf des 100 h-Tests stabilisierte sie sich aber.
Wahrend eines weiteren 120 h-Tests mit einem ahnlichen Katalysator konnte demgegentber
nahezu nicht erkannt werden, dass der Katalysator alterte. Hier wurde ein Reformat, bestehend
aus 7 % CO, 38 % H20, 11 % CO, 40 % H, und dem Rest He bei einer Raumgeschwindigkeit
von 6000 1/h verwendet.

In [36] wurde die sinkende Aktivitat eines Pt/ CeO,-Katalysators in synthetischem und realem
Reformat (keine naheren Angaben) damit begriindet, dass die Ce-Kristalle anwuchsen. Es konn-
te beobachtet werden, dass sich die Ce-Partikel stetig vergroRerten und die Pt-Partikel allmahlich
in den Washcoat eingeschlossen wurden.

In der Studie von Bunluesin et al. [113] wurden, abhangig von der Kalzinierungstemperatur, un-
terschiedlich hohe Aktivitdten von Pd/ CeOy-Katalysatoren nach mehrstiindigem stationaren Be-
trieb im Temperaturbereich von 150-350 °C (Reformat bestehend aus 27 mbar CO, 20 mbar H,O,
Rest N, bei 1 atm Systemdruck) gemessen. Die unterschiedlich stark sinkenden Katalysatoraktivi-
taten waren abhangig von der WashcoatpartikelgroRe. Im konkreten Fall hatte die Kalzinierung
bei =300 °C zu einer Partikelgrée von 10 nm und bei =1400 °C zu 70 nm gefuhrt. Nach [113]
fihrte das Partikelwachstum des Wahscoats zu einer verminderten Reduzierbarkeit desgleichen.
Den Aussagen der vorausgegangenen Studie widersprechen die Erkenntnisse aus [112], die
keinen Zusammenhang zwischen der GréRRe der CeO,-Partikel und der Reaktionsrate in einem
Bereich von 7,2 nm bis 40 nm zeigten. Wang et al. gingen in Bezug auf die beobachtete Deakti-
vierung in [113] davon aus, dass CeO, bei Kalzinierungstemperaturen tiber 1000 °C abrupt alter-
te [112].

Kontaktverlust zwischen Katalysator und Washcoat (,,Entnetzung®)

Der letzte in Tabelle 3-3 genannte Deaktivierungsmechanismus ist der Kontaktverlust zwischen
Katalysator und Washcoat, éhnlich wie er zuvor beschrieben wurde. Die Ursache fur die ,Entnet-
zung“ sind hierbei allerdings nicht anwachsende Partikel des Washcoats. Der Katalysator 16st
sich vom Washcoat abhangig vom Wasserpartialdruck in der Gasphase. Je hoher der Wasser-
partialdruck ist, desto starker ist die Deaktivierung. Bei der WGS-Reaktion und speziell der Was-
serdampfdissoziation in Wasserstoff und Sauerstoff am aktiven Katalysatorzentrum kommt es zur
-Entnetzung“ zwischen Katalysator und Washcoat. Folglich vermindert sich die aktive Grenzfla-
che. Bei Temperaturen unter 250 °C lauft dieser Prozess durch Hydrolyse ab und ist langsamer
als bei hohen Temperaturen, bei denen der Prozess thermisch angetrieben wird [98]. Abbildung
3.4 verdeutlicht den Deaktivierungsmechanismus.

Die Quellen [97] und [98] nennen diesen Mechanismus bei dem dort untersuchten
Au/ CeZrO4-Katalysator als Hauptgrund fiir die Deaktivierung. Goguet et al. [98] testeten den
Katalysator in einem Reformat bestehend aus 2 % CO, 2,4 % CO,, 19 % H,0, 8 % H, und dem
Rest N,. Dabei wurde der oben beschriebene Mechanismus, abhangig von der Temperatur, beo-
bachtet. In einer weiteren Testreihe deaktivierte der Katalysator zeitlich deutlich starker, wenn der
Wassergehalt von anfanglich 2,4 % schrittweise auf 12,7 % erhéht wurde. Der Grad der Deakti-
vierung stieg linear mit dem Wassergehalt an. Weitere Untersuchungen, zum einen in inerter
Atmosphare (200 cm?/min N fur 24 h bei 200 °C) und zum anderen in reduzierender Atmosphare
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(200 cm®¥/min 8,1 % Hz in Ny fur 16 h bei 200 °C), konnten ausschlieRen, dass der Katalysator
durch einen thermischen Effekt bei der gewahlten Temperatur oder Uberreduktion deaktiviert ist.
Auf der Katalysatoroberflaiche konnten Karbonate nachgewiesen werden, allerdings wurde der
Oberflachenspezies aufgrund des Washcoatmaterials kein Einfluss beziiglich der Katalysatorde-
aktivierung zugeschrieben.

Au ® O Ce
SchneII T>250°C

N
s O &

Langsam
T<250°C

Abbildung 3.4: Anderung der Struktur eines Au/ CeZrO,-Katalysators wahrend der WGS-Reaktion. Nachgebildet
mit Genehmigung von [98]. Copyright (2007) American Chemical Society.

3.2.1.3 Deaktivierung wédhrend des Abschaltens des Systems

Neben den Untersuchungen zu Deaktivierungsmechanismen im stationdren Zustand (Kapitel
3.2.1.2) wurden bereits Arbeiten durchgefiihrt, die Einblicke in die Ursachen der Katalysatordeak-
tivierung unter transienten Betriebsbedingungen geben. Bisweilen ist die Anzahl der Beitrage in
der Literatur aber deutlich geringer. Tabelle 3-4 fasst die in der Literatur diskutierten Mechanis-
men zusammen.

Tabelle 3-4: Ubersicht der Deaktivierungsmechanismen in der Literatur bei WGS-Katalysatoren wéhrend des
Abfahrens des Systems.
Katalysator: Edelmetall/CeO, ; Edelmetall/ CeO»-ZrO, ; Edelmetall/ CeZrOy; Betriebsmodus:
Edelmetall/ ZrO,; Edelmetall/Cex-Zry-O- Abfahren
Mechanismus Quellen
Karbonatbildung/ Formiatbildung [80-82; 85; 86; 89; 111; 118]
Uberreduktion des Washcoats [80; 118]

Auch wahrend des Abfahrens eines Edelmetall-Wassergas-Shift-Katalysators werden die Deakti-
vierungsmechanismen der Karbonat-/ Formiatbildung und der Uberreduktion des Washcoats
genannt. Wie aus der Tabelle 3-4 ersichtlich, ordnen die meisten Quellen die Deaktivierung aller-
dings der Bildung der Karbonate/ Formiate zu.

Der allgemeine Konsens in der Literatur ist, dass sich die Karbonate bei niedrigen Temperaturen
wahrend des Abfahrvorgangs bevorzugt bilden und nur noch eingeschrankt zu den Reaktions-
produkten zerfallen. Dadurch werden die Katalysatorzentren belegt. Als besonders kritisch wer-
den auch hier die einzéhnigen Karbonate bewertet [85]. Dieser Deaktivierungsmechanismus setzt
aber voraus, dass der Katalysator in einer Reformatatmosphare heruntergefahren wird. In allen
Studien wurden beim Abfahren die Temperaturen auf Umgebungsniveau oder etwas daruber
gesenkt, sodass das Wasser in der Gasatmosphare zumeist auskondensiert ist. Nur selten hatte
dies einen negativen Einfluss auf die Katalysatoraktivitat, wie in [86] beschrieben. Die beobachte-
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te Deaktivierung war abhangig vom untersuchten Katalysatormaterial und dessen Washcoat
[111]. In der Arbeit von Ruettinger et al. [82] alterte der Pt/ CeO,-Katalysator durch Oberfla-
chenkarbonate. Demgegeniber war der Pt/ CeO,-ZrO,-Katalysator nicht anfallig gegentber Kar-
bonaten/ Formiaten [82].

Weiterhin ordneten Deng et al. [80] der Deaktivierung ihrer Au/ Ce(La)O4 sowie Pt/ Ce(La)Ox-
Katalysatoren die Karbonatbildung zu. Allerdings wurde der Washcoat wahrend des Abfahrvor-
gangs Uberreduziert, wodurch Cer (Ill) Hydroxykarbonat gebildet wurde. Diese Spezies verur-
sachte die Degradation des Katalysators. Demnach wurde hier von einer Kombination zweier
Deaktivierungsmechanismen ausgegangen. Die Ergebnisse aus [80] wurden in [118] aufgegriffen
und bestatigt. Auch Liu et al. waren aufgrund der Ergebnisse aus [85] der Meinung, dass die Ka-
talysatoren beim Abfahren durch Karbonatbildung alterten und dass sich die Karbonate auf redu-
zierter Oberflache leicht bilden konnten beziehungsweise stabilisiert wurden [118]. Allerdings
wurde hier auch die Moglichkeit erwahnt, dass der Washcoat bei anhaltendem An-/ Abfahrbetrieb
Uberreduziert wurde.

Zumeist wird berichtet, dass die Deaktivierung wahrend des Abfahrens wesentlich gravierender
ist als im stationaren Betrieb [85, p.159].

Diskussion

Aufgrund von vielen unterschiedlichen Einflussparametern ist die Literatur widerspruchlich in Be-
zug auf die Grunde der Deaktivierung bei Edelmetall-Wassergas-Shift-Katalysatoren. Zum Teil
widersprechen sich die Aussagen in den wissenschaftlichen Publikationen deutlich [78]. Unter
stationdren Bedingungen werden zumeist drei Hauptgriinde genannt: Karbonat-/ Formiatbildung,
Uberreduktion des Washcoats und Sintern. Alle drei Mechanismen sind potentiell fiir die Alterung
des Wassergas-Shift-Katalysators im IEK-3-System verantwortlich.

Auch beim Abschalten des Systems ist vorwiegend damit zu rechnen, dass die Katalysatoren
durch Karbonat-/ Formiatbildung altern. Méglicherweise tritt dieser Effekt zusammen mit einer
Uberreduktion des Washcoats auf. Dies setzt aber voraus, dass die Reaktoren in Reformatat-
mosphare heruntergefahren werden. Das ergibt aus verfahrenstechnischer Sicht keinen Sinn und
wird in dieser Arbeit als Betriebsstrategie nicht verfolgt. Im experimentellen Teil wurden aber Ab-
schaltversuche in Reformatatmosphére durchgefiihrt, um die Ergebnisse mit denen aus der Lite-
ratur vergleichen zu kénnen.

3.2.1.4 Einfluss héherer Kohlenwasserstoffe auf die Katalysatoraktivitét

Neben den zuvor beschriebenen Deaktivierungsmechanismen besteht ebenso die Mdglichkeit,
dass hohere Kohlenwasserstoffe aus einer unvollstdndigen Reformierung den Wassergas-Shift-
Katalysator negativ beeinflussen. Dies wurde in den folgenden beschriebenen Arbeiten unter-
sucht.

In [119] erarbeiteten Grieco und Baldi den Einfluss verschiedener hdherer Kohlenwasserstoffe in
einer Reaktionsgasatmosphare aus 81 % CO und 19 % H,0 auf die Aktivitat von zwei kommerzi-
ellen WGS-Katalysatoren. Dabei wurde untersucht, wie sich n-Hexadekan, Fluoren, Phenol, Ok-
tanol und Biodiesel, jeweils einzeln auf die Aktivitat eines Hochtemperatur-WGS-Katalysators aus
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Fe/ Cr bei 275 °C und eines Niedertemperatur-WGS-Katalysators aus Cu/ Zn/ Al bei 175 °C aus-
wirkten. Bei einer Konzentration von jeweils 0,5 g/m3®y konnte bei nahezu allen Spezies festge-
stellt werden, dass die beiden Katalysatoren alterten. Dabei verursachten n-Hexadekan beim
NTS-Katalysator und Fluoren beim HTS-Katalysator nur einen geringen Aktivitatsverlust. Wurde
Oktanol zugegeben, deaktivierten die Katalysatoren am starksten. Es wurde vermutet, dass die
organischen Spezies auf den aktiven Katalysatorzentren chemisorbiert sind und dadurch die Ka-
talysatoren beschadigt wurden. Durch thermische Behandlung in oxidierender Atmosphére (85 %
H20, 15 % N2 fur 2 h) konnten die Katalysatoren regeneriert werden. Die wiederhergestellte Akti-
vitdt sank aber bereits nach kurzem Betrieb wieder stark ab. Getestet wurde diese Regenerati-
onsstrategie bei den Katalysatoren, die im Betrieb Phenol und Fluoren ausgesetzt waren.

Auch in [16] wird vermutet, dass sich Kohlenwasserstoffe wahrend der WGS-Reaktion bilden
kénnen und in Nebenreaktionen Kohlenstoff entstehen kann. Dies fuhrt folglich dazu, dass der
Katalysator beschadigt wird.

Nachteilige Effekte fur den WGS-Katalysator durch Alkene und Aromaten aus einer unvollstandi-
gen Kraftstoffumsetzung im Reformer werden auch in [36] erwartet.

Abseits des Einflusses von hoheren Kohlenwasserstoffen wird auch gangigen Reformatkompo-
nenten zugeschrieben, dass diese den Wassergas-Shift-Katalysator negativ beeinflussen kon-
nen. Die Einflisse der géngigsten Reformatbestandteile auf die Aktivitéat von vornehmlich Edel-
metall/ CeO,-Katalysatoren werden im Anhang (Kapitel 15.1.2) zur Ubersicht zusammengefasst.
Detailliertere Informationen zu den Ergebnissen und den jeweiligen Reaktionsbedingungen kon-
nen den angegebenen Quellen enthommen werden.

Diskussion

In Kapitel 3.2.1.4 wurde geschildert, wie hohere Kohlenwasserstoffe die WGS-Katalysatoraktivitat
und -stabilitéat negativ beeinflussen kénnen. Beispielsweise geschieht dies dadurch, dass Koh-
lenwasserstoffe auf der Katalysatoroberfliche chemiesorbieren und es in Nebenreaktionen zur
Kohlenstoffbildung kommt. Wie in [119] beschrieben, ist es mdglich gewesen die Katalysatoren
anschlielend zu regenerieren. Wie die wenigen zitierten Untersuchungen zeigen konnten, wurde
dieses Thema in der Literatur bisher noch nicht intensiv behandelt.

3.2.1.5 Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf die Katalysatoraktivitidt und -stabilitéat

Die Raumgeschwindigkeit ist eine bestimmende GroRe fir den Ablauf der katalytischen Reaktion.
Bei hohen Raumgeschwindigkeiten verweilen die einzelnen Gaskomponenten einen kurzen Zeit-
raum im Katalysatorvolumen, bevor sie dieses wieder verlassen. Folglich misste die Reaktion bei
bestimmten Temperatur- und Druckverhaltnissen deutlich schneller ablaufen als bei niedrigen
Raumgeschwindigkeiten, um einen identischen Umsatz zu erreichen. Wie die Raumgeschwindig-
keit den CO-Umsatz und die Stabilitat des WGS-Katalysators beeinflusst, wurde in einigen wis-
senschaftlichen Veréffentlichungen untersucht und soll hier zusammengefasst werden.

Zunachst folgen einige Beispiele dazu, wie die Raumgeschwindigkeit den CO-Umsatz im Allge-
meinen beeinflusst.
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In der Arbeit von Ay et al. [39] wurde ein monolithischer Edelmetallkatalysator bei 400 °C in ei-
nem Reformat aus 10 % CO, 5% H, und 85 % N (trocken) bei Raumgeschwindigkeiten zwi-
schen 25000 1/h und 70000 1/h untersucht. Es zeigten sich geringfiigig niedrigere Umsétze bei
den héheren Raumgeschwindigkeiten aufgrund der geringeren Kontaktzeit zwischen Gas und
Katalysator. Der Effekt war deutlicher zu erkennen bei einem Gemisch aus 29 % CO, 18 % CO,,
33 % H2, 3 % Nz und 17 % H,0O. Der Umsatz fiel von 71 % bei 25000 1/h und 50000 1/h auf 56 %
bei 70000 1/h ab. Weiterhin traten bei den niedrigen Raumgeschwindigkeiten in geringerem Um-
fang Nebenreaktionen auf. Ahnliche Phanomene konnten in den folgenden Arbeiten bestatigt
werden.

Bickford et al. [120] beobachteten einen absinkenden Kohlenmonoxidumsatz ab Raumgeschwin-
digkeiten grofRer 20000 1/h bei ihrem Cu-Pd/ CeO,-Katalysator. Der Katalysator wurde in einem
Reformat aus 0,2 % CO, 10 % CO,, 40 % H,0, 1 % O,, Rest Ar bei 210 °C getestet.

Li et al. [121] erkannten einen um circa 45 Prozentpunkte sinkenden CO-Umsatz, wenn bei
250 °C Betriebstemperatur die Raumgeschwindigkeit von 8000 1/h auf 80000 1/h erhéht wurde.
Bei hoheren Temperaturen war der Unterschied aufgrund der besseren Reaktionskinetik nicht
ganz so drastisch.

Andreeva et al. [90] identifizierten bei ihren Au/ CeO,-Katalysatoren einen entscheidenden Abfall
im CO-Umsatz, sobald die Raumgeschwindigkeit von 4000 1/h auf 12000 1/h erhéht wurde. Der
Umsatz sank bis zu circa 30 Prozentpunkte. Die Raumgeschwindigkeit beeinflusste den Umsatz
besonders negativ bei der niedrigsten Temperatur (hier: 200 °C) und bei dem Katalysator mit der
niedrigsten Beladung an Edelmetall (1 Gew.-% Au/ CeO,). Bei hdheren Edelmetallbeladungen
beeinflusste die Raumgeschwindigkeit den Umsatz insignifikant. In anschlieRenden Versuchen
konnte bewiesen werden, dass die erhohte Raumgeschwindigkeit die Katalysatoraktivitat nicht
nachhaltig negativ beeinflusst hatte.

Abseits von den zuvor beschriebenen Ergebnissen wurde ebenso beobachtet, dass der Wasser-
gas-Shift-Katalysator, abhangig von der Raumgeschwindigkeit, alterte. Zwei Beispiele dazu sind
im Folgenden beschrieben.

Kim und Thompson [88] untersuchten den Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf den CO-
Umsatz ihres Au/ CeO,-Katalysators bei 240 °C. Dabei konnte beobachtet werden, dass Uber
einen Betriebszeitraum von knapp 50 Stunden der CO-Umsatz um 20 Prozentpunkte abnahm,
wenn der Katalysator stationar bei einer Raumgeschwindigkeit von 150000 1/h betrieben wurde.
In einem weiteren Versuch schalteten sie nach circa 12 h von 150000 1/h auf 600000 1/h um und
nach weiteren knapp 25 h zuriick auf 150000 1/h. Der Katalysator bifdte Gber 20 Prozentpunkte
an CO-Umsatz wahrend des Betriebs bei 600000 1/h ein. Weiterhin erreichte der Katalysator
zurlick bei 150000 1/h nicht mehr denselben CO-Umsatz wie in dem ersten Versuch. Folglich
beeinflusst laut [88] besonders ein transienter Betrieb die Katalysatoraktivitat negativ.

Die Autoren aus [122] untersuchten ihren Pt/ CeO,-Katalysator bei 320 °C und einer Raumge-
schwindigkeit von 45625 1/h. Innerhalb von 20 h konnten sie beobachten, dass der Katalysator
alterte. Dies hatte sich darin wiedergespiegelt, dass der CO-Umsatz von 82 % auf 73 % abfiel.
Die Deaktivierung wurde unter anderem auf die hohe Raumgeschwindigkeit zurtickgefiihrt. Aller-
dings wurde in den Untersuchungen die Stabilitdt des Katalysators bei niedrigeren Raumge-
schwindigkeiten nicht abgeglichen.
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Diskussion

Aus dem Literaturiiberblick Iasst sich ableiten, dass eine erhdhte Raumgeschwindigkeit nicht nur
den CO-Umsatz absenkt, sondern auch die Katalysatorstabilitdt beeinflusst:

e Es konnte zum Teil beobachtet werden, dass der Katalysator bei hohen Raumgeschwin-
digkeiten deaktivierte.

o Instationarer Betrieb zeigte in einigen Fallen deutlichere Deaktivierung als stationarer.

3.2.2 Katalysatorregeneration

Die ideale Regeneration eines deaktivierten Katalysators stellt die urspriingliche Aktivitat wieder
vollstandig her. Die anfangliche Aktivitat des frischen Katalysators kann aber in der Realitat zu-
meist nicht komplett zurtickerlangt werden. Auflerdem kann nur erfolgreich regeneriert werden,
wenn der Katalysator reversibel deaktiviert ist, zum Beispiel durch Karbonatbildung/ Formiatbil-
dung. Eine irreversible Deaktivierung, wie beispielsweise Sintern, ist dagegen nicht regenerierbar
[89]. In der Literatur werden zahlreiche &hnliche Verfahren zur Regeneration vorgeschlagen, wie
in Tabelle 3-5 zusammengefasst.

Wie die Angaben in der Tabelle zeigen, wird in der Literatur zumeist mit Luft (Sauerstoff) oder
Wasserdampf regeneriert. Es scheint aussichtsreich, den Prozess bei Temperaturen zwischen
300-600 °C fur 30 min-4 h ablaufen zu lassen. Liu et al. [81] konnten beispielsweise mit Luft bei
450 °C fur 40 Minuten bis 4 Stunden eine fast vollstandige Regeneration ihres Pt/ CeO,-
Katalysators erreichen. In Quelle [85] fuhrte die Regeneration des Au/ CeO,-Katalysators in Luft
bei 300 °C fur eine Stunde dazu, dass Karbonatablagerungen fast vollstandig entfernt werden
konnten (circa 90 %). Allerdings konnte die Ausgangsaktivitdt des Katalysators nicht wiederher-
gestellt werden. Eine Regeneration in Wasserdampf ist laut [85] ebenso mdglich, aber weniger
effektiv als in heilRer Luft. Wie aber in [83] bei einem Pt/ CeO,-Katalysator gezeigt werden konnte,
fuhrt die oxidative Behandlung nicht in jedem Fall zu einer erfolgreichen Regeneration.

Ebenfalls fliihrte das Spilen in Stickstoffatmosphare oder eine Wiederholung des Vorbehand-
lungsprozesses zur Katalysatorregeneration [91].

Eine Regenerationsmethodik, bei der initial oxidiert und in einem anschlieRenden Schritt reduziert
wurde, ermoglichte, dass die Aktivitat effektiver zuriickgewonnen werden konnte als bei einer rein
oxidativen Behandlung [89]. Wie auch in [88, p.71] beschrieben, konnten 95 % der Anfangsaktivi-
tat dadurch wiederhergestellt werden, dass der deaktivierte Au/ CeO,-Katalysator fiir 4 Stunden
in Luft bei 400 °C kalziniert und anschlief3end fiir den gleichen Zeitraum und bei gleicher Tempe-
raturin 5 % H,/ N, reduziert wurde.

Wie von Colussi et al. in [111] beschrieben, konnte auch eine vollstandige Regeneration ihres Pd-
Zn/ CeOy-Katalysators durch insitu Behandlung in reduzierender Atmosphéare erfolgen (keine
Details genannt). Bei Katalysatoren mit CegsZry 502 und ZrO,-Washcoat war diese Methodik al-
lerdings nur wenig erfolgreich.

Auch nach einer mehr oder weniger effektiven Regeneration wurde in [89] und [91] beobachtet,
dass die Katalysatoren im anschlieRenden Betrieb wieder schnell degradierten.
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Tabelle 3-5: Ubersicht der Méglichkeiten zur Katalysatorregeneration nach Deaktivierung.

Katalysator: Edelmetall/ CeO, ; Metall/ CeO; ; Ceg78Sno 2Pt 0202-5 ; Edelmetall/ CeO2-ZrO,; Edelmetall/ ZrOy;

Edelmetall/ Cex-Zry-O2

Regenerationsmethode/ Ansatz Effekt Quellen
- . . . o P L [81; 82; 87;
Kalzinierung mit heiRRer Luft (circa 400-500 °C) fiir circa 40 min bis 4 h Hoch 99]
Kalzinierung mit heiRer Luft oder H,O (circa 300 °C) fur circa 1 h Hoch [85; 118]
Reoxidation in Sauerstoff bei 600 °C fur 100-180 min [80; 112]
Regeneration in 10:90 O,/ He bei 350-375 °C Hoch [80; 86]
Reoxidation des Katalysators in Luft bei 400 °C, 500 °C, 550 °C [94]
Temporare Regeneration/ Reduktion der Deaktivierung durch Anlassen bei 400 °C [91]
in Oz oder H,O
Regeneration in N2 bei 500 °C [91]
Regeneration durch erneuten Einsatz des jeweiligen Vorbehandlungsprozesses Hoch [91]
(30 min in 10 % O2/ N2 bei 400 °C)
Ezegeneratlon durch Kalzinierung in Luft bei 400 °C fiir 4 h - Reduktion in 5 % H/ Hoch 8]
Regeneration in oxidierender Atmosphéare (O2, H.0) bei erhéhten Temperaturen Hoch [84; 119]
ngl:tl:on mit H,O mit/ ohne anschlieender Reduktion in Ha/ N2 fiir 30 min bei Hoch 89]
Reaktion mit O, mit/ ohne anschlieRender Reduktion in Ha/ N2 fir 30 min bei 180 °C | Niedrig | [89]
Thermische Reaktivierung bei 400 °C in N fir 2 h Niedrig | [89]
Regeneration durch Oxidation in O, bei 400°C Hoch [96]
Regeneration durch Reduktion Hoch [111]
Entfernung von Karbonaten mdglich in Luft/ Sauerstoff bei Temperaturen zwischen [114-116]
120-1000 °C
Entfernung von Karbonaten mdglich in Stickstoff bei Temperaturen zwischen 180 °C 192; 111]

bis <750 °C

Diskussion

Um reversibel deaktivierte Katalysatoren zu regenerieren, sind in der Literatur verschiedene Be-
handlungsmdglichkeiten bekannt. Die Haupterkenntnisse aus der Literaturrecherche sind:

¢ Die Regeneration ist zumeist in oxidierender Atmosphare (Luft, O,, H,O) mdglich.

e Andere Methoden zur Regeneration sind bekannt (N,-Spiilung, Reduktion, Wiederholung

Vorbehandlungsprozess).
e Das Temperaturniveau zur Regeneration liegt bei =300-600 °C.
o Die Regenerationsdauer liegt bei =30 min-4 h.

o Regeneration ist nur temporar maoglich.

Die hier genannten KenngréRen werden die Basis fiir eine eigens fir das Brenngaserzeugungs-

system erarbeitete Regenerationsstrategie darstellen. Da es verfahrenstechnisch simpel zu reali-

sieren ist, bieten sich die Spulmedien Luft oder Wasserdampf bei erhdhten Temperaturen an.

Das Ziel ist eine vollstandige, reproduzierbare und méglichst lang anhaltende Regeneration des

Katalysators.
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3.2.3 Wassergas-Shift-Reaktion mit zusatzlicher Sauerstoffzugabe

Um bei WGS-Edelmetallkatalysatoren die Aktivitat/ Stabilitdt zu erhdéhen, wird in der Literatur von
einigen Wissenschaftlern der Vorschlag unterbreitet, eine geringe Menge an Sauerstoff dem Re-
format zuzumischen [80; 114; 118; 120; 123-130]. Das Konzept wird in der englischsprachigen
Literatur ,oxygen-enhanced water-gas shift reaction“ (OWGS) genannt. Neben der Wassergas-
Shift-Reaktion (Gleichung (2-2)) treten die Oxidation von Wasserstoff (Gleichung (2-10)) und von
Kohlenmonoxid (Gleichung (2-12)) parallel auf. Um durch den Sauerstoff nicht das gewiinschte
Produkt Wasserstoff zu Wasser umzusetzen, muss der Katalysator selektiv zur CO-Oxidation
sein. Unter der Annahme einer vollstandig selektiven CO-Oxidation lautet die chemische Formel
der OWGS:

X
(1+x) €O+ Hy0 450, & (1+x) €O, + Hy (3-1)

Ein Mechanismus, der den potentiell positiven Effekt der Sauerstoffzugabe erlautert, ist in [128]
zu finden. Wie in Abbildung 3.5 verdeutlicht, haufen sich bei der WGS-Reaktion adsorbierte CO-
Molekdle auf der Katalysatoroberflache an, sodass nur noch die duReren Molekiile mit dem Was-
serdampf reagieren kénnen. Die restlichen CO-Molekiile stehen nicht mehr der Reaktion zur Ver-
fligung. Gegensatzlich dazu wird ein Teil des Kohlenmonoxids durch den Sauerstoff bei der
OWGS oxidiert, sodass CO nicht mehr auf der Oberflache agglomeriert. Dadurch ergeben sich
ebenfalls auf der Katalysatormitte aktive Zentren fiir die WGS-Reaktion. Zusatzlich entsteht
Warme durch die Oxidation von CO, wodurch die Wassermolekiile auf der Katalysatoroberflache
einfacher dissoziiert werden koénnen. Dadurch steigt die Reaktionsrate der Wassergas-Shift-
Reaktion [128].

In [124] wird der positive Effekt von Sauerstoff auf die WGS-Reaktion dadurch begriindet, dass
die produzierte Warme der H,- und CO-Oxidation den Katalysator aktiviert sowie der adsorbierte
Sauerstoff die H,O-Dissoziation erleichtert. Jiang et al. [131] weisen auf eine verbesserte Adsorp-
tion und Dissoziation von Wasser auf dem Katalysator hin, wenn bereits Sauerstoff auf der Ober-
flache adsorbiert ist.

WGS OowGs

o)
& B-C 00&6\3 CO,+H, ®
Cgi 8 COQ + H2 0 2 ‘@HZO C02 + H2
®E)88 2
: .Pd-gf% H,0 é Pd-Cu %Hzo
Reduced CeO, O Reduced Ce0, O
groe Menge an adsorbiertem CO 1. CO + O2 --> kleinere CO-Doméanen

(mehr "aktives CQ")

2. Warme --> verbesserte CO-Desorption
--> verbesserte H20-Dissoziation

Abbildung 3.5: Mechanismus fir die Verbesserung der WGS-Reaktion durch zusatzliche Zugabe von Sauer-
stoff. Nachgebildet aus [128] mit Genehmigung von Elsevier.
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Im nachfolgenden Abschnitt werden die signifikanten Ergebnisse einiger wissenschaftlicher Ar-
beiten zu dem Thema der WGS-Reaktion mit Sauerstoffzugabe zusammengefasst.

In der Arbeit von Kugai et al. [128] erkannten die Autoren einen deutlich verbesserten CO-
Umsatz wahrend der Wassergas-Shift-Reaktion, nachdem 1,4 Vol.-% Sauerstoff hinzugegeben
wurden. Untersucht wurden zwei bimetallische Katalysatoren (1 Gew.-% Pd- 5 Gew.-% Cu/ CeO
und 1 Gew.-% Pt- 5 Gew.-% Cu/ CeO,) sowie einige monometallische Katalysatoren (jeweils
1 Gew.-% Cu, Pd, Pt, alle getragert auf CeO,) bei Betriebstemperaturen zwischen 200-300 °C (in
einigen Fallen auch hoher) und einer Raumgeschwindigkeit von 64400 1/h (trocken, ohne Luft/ N,
und Ar). Bei 260 °C war der Unterschied im CO-Umsatz zwischen WGS und OWGS-Reaktion flr
den Pd-Cu/ CeO,-Katalysator am deutlichsten. Dieser betrug 55 % fiir die Reaktion mit Sauer-
stoff und lediglich 12 % fir die reine WGS-Reaktion. Bei der OWGS-Reaktion erzielten die bime-
tallischen Katalysatoren deutlich bessere Ergebnisse beziiglich des CO-Umsatzes und der Ho-
Ausbeute als die monometallischen bei Temperaturen <300 °C. Hingegen war der Umsatz der
bimetallischen Katalysatoren bei der WGS-Reaktion nicht besser als die der monometallischen
Katalysatoren.

In einer weiteren Studie von Kugai et al. [126] wurden 2 Gew.-% Pd- 5 Gew.-% Cu-Katalysatoren
auf verschiedene CeO,-Washcoats mit unterschiedlichen spezifischen Oberflachen sowie auf
einen Al,O3-Washcoat aufgetragen. Die Katalysatoren wurden bei einer Temperatur von 260 °C
und einer Raumgeschwindigkeit von 64400 1/h (siehe oben) untersucht. Es wurden signifikant
héhere Umsatze bei der Zugabe von 1,4 Vol.-% O, im Vergleich zur reinen WGS-Reaktion ge-
messen. Ebenso konnten bei der WGS-Reaktion mit Sauerstoff hdhere Umsatze mit einem
CeO,-Katalysator mit einer spezifischen Oberflache von lediglich 2 m?g erreicht werden, vergli-
chen zu dem Al,O3-Washcoat mit 123 m?g. Dies deutete darauf hin, dass CeO, direkt am Reak-
tionsmechanismus beteiligt war.

Eine folgende Arbeit derselben Gruppe [125] untersuchte eine Vielzahl von Wassergas-Shift-
Katalysatoren Uber einen Zeitraum von 70 h. Es stellten sich besonders die bimetallischen Pd-
Cu/ CeO,- und Pt-Cu/ CeO,-Katalysatoren als bestandig heraus. Pt/ CeO,, Pd/ CeO; und Pd-Cu/
Al,O3 deaktivierten demgegeniiber bereits nach wenigen Betriebsstunden. Es wurde geschluss-
folgert, dass es speziell durch Kupfer als Bestandteil des Katalysators einfacher ist, stark adsor-
biertes CO zu entfernen und die aktiven Zentren fiir die WGS-Reaktion wieder freizulegen. Ein
positiver Effekt durch Cu bezlglich eines stabilen Betriebs bei hoher Katalysatoraktivitat unter
OWGS-Bedingungen wurde ebenfalls von Fox et al. in [132] erkannt.

In der Studie von Neuberg et al. [129] wurden die Katalysatoren Pt/ CeO,, Pt/ CeO,-ZrO,, Pt-Cu/
CeO; und Pt/ CeO,-Al,03 unter Wassergas-Shift-Reaktionsbedingungen und WGS-Bedingungen
mit Sauerstoffzugabe (hier 1,9 Vol.-%) bei 260 °C und 400 °C untersucht. Die Ergebnisse zeig-
ten, dass die Zugabe von Sauerstoff bei 260 °C einen deutlich positiven Effekt auf den CO-
Umsatz bei allen untersuchten Katalysatoren hatte. Bei dem Pt-Cu/ CeO,-Katalysator konnte der
Umsatz von 1,1 % auf 34,3 % gesteigert werden. Hingegen war bei 400 °C der positive Einfluss
lediglich bei Katalysatoren mit anfanglich sehr niedriger Aktivitat signifikant. Bei héheren Tempe-
raturen trat ebenfalls die unerwiinschte Oxidation von H, auf.

Utaka et al. [123] untersuchten die Aktivitat verschiedener Cu/ Al,03-MOy-Katalysatoren auf ihre
Aktivitat unter OWGS-Bedingungen. Dabei stellten sich Temperaturen zwischen 150 °C und
200 °C als optimal heraus. Da sich ein maximaler CO-Umsatz bei einer O,-Konzentration von
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2 Vol.-% ergab, wurde dieser Wert als Optimum betrachtet und von héheren Konzentrationen
abgeraten.

Gonzélez-Castafio et al. [130] verglichen Pt und Au (beide auf CeFe-Washcoats) unter WGS-
und OWGS-Bedingungen. Es stellte sich heraus, dass Pt unter WGS-Bedingungen deutlich bes-
sere CO-Umsatze erreichen konnte. Demgegeniber lieRen sich mit Au/ CeFe besonders bei
niedrigen Temperaturen <280 °C héhere CO-Umsatze erreichen, wenn 0,7 Vol.-% O, dem Re-
format zugemischt wurde. Der CO-Umsatz des Pt-Katalysators setzte sich zusammen aus der
parallel ablaufenden WGS-Reaktion und CO-Oxidation. Beim Au-Katalysator konnte hingehen
beobachtet werden, dass die WGS-Reaktion durch den Sauerstoff geférdert wurde.

Diskussion

Der vorausgehende Abschnitt enthalt Ergebnisse von Untersuchungen zur Sauerstoffzugabe bei
der Wassergas-Shift-Reaktion. Die fir diese Arbeit relevanten Kernaussagen lassen sich wie
folgt zusammenfassen:

e Der positive Effekt von Sauerstoff auf den CO-Umsatz wahrend der WGS-Reaktion wird
wie folgt erklart: Sauerstoff erleichtert die Entfernung von stark adsorbiertem CO auf der
Oberflache und legt damit weitere aktive Zentren frei. Daneben wird die Adsorption und
Dissoziation von H,O erleichtert. AuBerdem beschleunigt die bei der Oxidation von H,
und CO frei werdende Warme die WGS-Reaktion.

o Die Sauerstoffzugabe beeinflusst die Reaktion bei niedrigen Betriebstemperaturen
<260 °C positiv. Bei hdheren Temperaturen wird die WGS-Reaktion kinetisch begunstigt
und der Sauerstoff wirkt nur noch insignifikant.

e Die Wassergas-Shift-Reaktion mit zusatzlichem Sauerstoff bietet sich bei bimetallischen
Katalysatoren an. Kombinationen wie Pt-Cu/ CeO, oder Pd-Cu/ CeO, scheinen vielver-
sprechend. Im Vergleich zu monometallischen Katalysatoren wurden héhere Umsatze
und ein stabilerer Betrieb unter OWGS-Bedingungen nachgewiesen. Wird die Wasser-
gas-Shift-Reaktion ohne Sauerstoffzugabe betrieben, bieten die genannten bimetal-
lischen Katalysatoren keine Vorteile.

o Als Tragermaterial bietet sich vor allem CeO, an. Im Vergleich zu Al,O3 nimmt CeO, aktiv
am Reaktionsmechanismus teil und férdert einen erhéhten CO-Umsatz.

e Bei monometallischen Katalysatoren bietet sich Au flir OWGS-Betrieb im Vergleich zu Pt
an.

3.3 Moglichkeiten zum Abfahren des Wassergas-Shift-Reaktors

In den vorherigen Kapiteln wurden unter anderem die in der Literatur bekannten Phanomene der
Katalysatordeaktivierung bei Edelmetall-Wassergas-Shift-Katalysatoren beschrieben. Nun wer-
den, darauf aufbauend, einige Mdglichkeiten zusammengefasst, wie das Abschalten des Was-
sergas-Shift-Reaktors ohne Katalysatordeaktivierung geschehen kann. In Tabelle 3-6 sind die in
der Literatur genannten Mdglichkeiten aufgelistet.

47



3 Stand der Forschung und Technik

Tabelle 3-6: Ubersicht der Méglichkeiten zum Abfahren eines WGS-Reaktors.

Methode Quellen
Spiilgas (zum Beispiel N2) zur Vermeidung der Karbonatbildung [81]
Abfahren in reiner H,O- oder Hp-Atmosphéare [85]
Zugabe von Oz zum Reformat [80; 118]
Entfernung von Karbonaten durch Zugabe von O; bei niedrigen Temperaturen [98; 133]
Abfahren des Systems ohne H,O um Kondensation zu vermeiden [86]

Wie aus der Tabelle zu entnehmen ist, wird in [81] vorgeschlagen, den Wassergas-Shift-
Katalysator (Pt/ CeO,) mit Stickstoff oder einem entschwefelten natiirlichen Gas zu spilen, um
die Karbonatbildung zu vermeiden.

Nach den Ergebnissen ihrer umfangreichen Studie zum Abfahrverhalten eines Au/ CeO,-
Katalysators, empfehlen Liu et al. [85] das Spulen des Reaktors mit H,O oder H,, wobei Wasser
aufgrund von 6konomischen Aspekten und der Sicherheit bevorzugt wird.

Deng et al. [80] hingegen verweisen auf zusatzlichen Sauerstoff beim Abfahren des Reaktors in
Reformat. Dadurch wird unterbunden, dass der Katalysator Uberreduziert wird und keine Karbo-
nate gebildet werden. Eine &hnliche Methodik wird auch in [118] fiir einen Au/ CegaZrosO2-
Katalysator empfohlen. Gegenséatzlich zu den beiden vorherigen Quellen wurde aber in [129] eine
starke Deaktivierung der Katalysatoren nach fiinf An-/ Abfahrzyklen (120-400 °C) in 60 ml/min
Reformat (7,5 Vol.-% CO, 39,5 Vol.-% H,0, 44,3 Vol.-% H,, 8,5 Vol.-% CO;) mit 50 ml/min Luft
erkannt. Finf untersuchte Pt-Katalysatoren alterten unterschiedlich stark. Die Autoren begriinde-
ten die Deaktivierung mit lokalen Uberhitzungen durch die erhéhte Luftmenge [129].

Fu et al. [86] empfehlen das Abfahren in einer wasserfreien Atmosphare, da H,O in Zusammen-
hang mit CO, zu einer Vergiftung des Katalysators bei Raumtemperatur fihren kann.

Im Zusammenhang mit einer Abschaltstrategie fir ein vollstandiges Brennstoffzellensystem wird
in dem Patent von Kamijo [76] die Zugabe von Luft, Wasserdampf oder Luft und Wasserdampf
vorgeschlagen. Dabei dient die Luft dazu, verbliebenes CO und H, zu oxidieren, um eine CO-
Vergiftung der Systemkomponenten zu verhindern. Wird Wasserdampf wahrend des Abfahrens
eingesetzt, fordert dieses einen effizienten Warmetransport. In Kombination mit der Luft wird
vermieden, dass einzelne Systemkomponenten durch CO-Vergiftung und durch starke Warme-
entwicklung aufgrund von Oxidationsreaktionen beschadigt werden.

Ein ahnliches Verfahren wie zuvor erlautert, wird in dem Patent von Margiott et al. beschrieben
[134]. Wird der Kraftstoff in dem Brenngaserzeugungssystem mittels autothermer Reformierung
umgesetzt, empfehlen die Autoren die Reaktoren zunachst mit Wasserdampf und anschlieend
mit Luft zu spulen. Da sich im Reformer unmittelbar nach dem Abschalten noch Kraftstoff befin-
den wird und der Reaktor noch sehr heil} ist, kann durch den Wasserdampf eine reaktionsahnli-
che Atmosphére aufrechterhalten werden, wodurch beispielsweise ungewollte Kohlenstoffbildung
unterbunden werden kann. Auerdem bildet der Wasserdampf einen Puffer zwischen kraftstoff-
reicher und luftreicher Umgebung und maRigt damit notwendige Sicherheitsvorkehrungen. Ein
gleichzeitiges Durchspiilen mit Wasserdampf und Luft wird hier nicht empfohlen.
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Innerhalb des Patents von Meyer et al. [135] wird das Spulen des Brennstoffzellensystems mittels
Inertgas beschrieben. Auch in dem Patent von Sederquist et al. [136] wird Inertgas als Spulmedi-
um vorgeschlagen, um verbliebenen Kraftstoff, Reformat und andere Reaktionsprodukte zu ent-
fernen. In beiden Patenten liefern die Autoren Ideen, wie das notwendige Inertgas innerhalb des
Systems produziert werden kann.

Diskussion

Beziiglich des Wassergas-Shift-Reaktors werden in der Literatur Moglichkeiten prasentiert, wie
der Katalysator abgefahren werden kann ohne zu deaktivieren. Zumeist wird vorgeschlagen, den
Reaktor in einer oxidierenden Atmosphare zu spllen oder Sauerstoff der Reformatatmosphare
beizumischen. Diese Vorschlage decken sich gut mit den Methoden aus der Literatur beziglich
der Katalysatorregeneration. Allerdings muss beachtet werden, dass es in sauerstoffreichen At-
mospharen zu potentiell schadlichen Temperaturspitzen kommen kann. Zusétzlich wird das Spu-
len mit Stickstoff vorgeschlagen. Die zuséatzliche Installation einer Stickstoffflasche im Brennstoff-
zellensystem wiirde aber weitere Kosten, einen erhdhten Wartungsaufwand und Platzbedarf so-
wie zusatzliches Gewicht bedeuten und soll demnach vermieden werden.

In Konzepten zum Abfahren des gesamten Brennstoffzellensystems wird das Spllen der Appara-
te mit Luft und/ oder Wasserdampf empfohlen, um verbliebene Reformatbestandteile zu oxidieren
und auszutragen. Wasserdampf kann in diesem Zusammenhang auch als ,Warmepuffer“ dienen
und die entstehende Warme der Oxidationsreaktionen aufnehmen, damit keine unzuldssig hohen
Temperauren auftreten.

Dieses Kapitel gab zunachst einen kurzen Uberblick Giber den Stand der Forschung und Technik
beziiglich der WGS-Katalysatordeaktivierung am IEK-3 und fokussierte daraufhin auf die in der
Literatur bekannte Phanomene der Katalysatoralterung. Daneben wurden Regenerationsmetho-
den, die Wassergas-Shift-Reaktion mit zusatzlicher Sauerstoffzugabe und das Abfahren des Re-
aktors im System beschrieben. Alle diese Themen werden im spateren Verlauf der Arbeit in Ex-
perimenten oder der Simulation wieder aufgegriffen. Zunachst wird aber im anschlieRenden Kapi-
tel 4 die Methodik bei der Versuchsdurchfiihrung und der dynamischen Modellierung beschrie-
ben.
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4 Methodik der Versuchsdurchfiihrung und der
Modellierung

In Kapitel 4 wird die Methodik der Versuchsdurchfiihrung und die der dynamischen Modellierung
beschrieben. Zunachst wird ein Uberblick liber die Teststdnde und die verwendete Messtechnik
gegeben. Danach wird erlautert, wie die Versuche am Katalysator-Testreaktor-Teststand ausge-
wertet wurden. Das Teilkapitel schliet mit einer Fehleranalyse.

Im zweiten Abschnitt dieses Kapitels wird die Methodik bei der Modellierung beschrieben. Zuvor
werden aber in kurzer Form Grundlagen der Modellierung chemischer Reaktoren behandelt.

41 Methodik der Versuchsdurchfiihrung
411 Teststinde
4.1.1.1 Der Katalysator-Testreaktor-Teststand

Der Katalysator-Testreaktor (KTR)-Teststand eignet sich zur spezifischen Untersuchung einzel-
ner Katalysatorproben. Ein FlieR3bild des Teststands zeigt Abbildung 4.1.

N2

Probeentnahmezylinder fiir
fliissige Kohlenwasserstoffe

H20 1% b 3/2- Wege-Ventil
< Ventil (manuell)
Luft Kamalysator- B4 Ventil (schaltbar)
Verdampfer Tostraaktor Durchflussregler
N2 {a0] = Thermoelement
|:| Druckmesser
co &0} =
Ar &) = Fouri
ourier-Transformations-
H2 = 2 ;| Abscheider  Infrarotspektrometer
el (s} N J
co2 {0l =
Kondensat-
Mischung

5 [

3 = sammel-
behilter Massenspektrometer
CH4

Abbildung 4.1:  FlieBbild des Katalysator-Testreaktor-Teststands.

Das gewilinschte zu untersuchende Reformat kann Uber die Infrastruktur des Teststands aus
Reinkomponenten zusammengemischt werden. Die einzelnen Strange laufen in einem beheizten
Rohr zusammen. In diesem werden die Komponenten gemischt und erwarmt. Die Temperaturen
der Begleitheizungen kdnnen bis zu 400°C erreichen. Wasser, Luft und alternativ Stickstoff kon-
nen bereits in zwei Warmetauschern und einem elektrischen Verdampfer erwarmt und verdampft
werden, bevor sie in das beheizte Rohr eintreten. Die beiden Warmetauscher heizen das Fluid
auf 180 °C beziehungsweise 190 °C. Der Verdampfer kann die Medien auf eine Temperatur von
bis zu 500 °C erhitzen. Neben den Reinstoffen wurden, abhangig von der durchgefihrten Test-
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reihe, Gasmischungen hinzugegeben sowie flissige Kohlenwasserstoffe Uber einen separaten
Probeentnahmezylinder zum Teststand beférdert. Langerkettige Kohlenwasserstoffe (KW) mit
niedrigen Dampfdriicken wurden flissig hinzugegeben, da diese in einer Gasmischung bei ent-
sprechenden Konzentrationen und erhdhten Dricken zuerst auskondensiert waren. Dadurch
hatte die Gasmischung nur sehr niedrig bedruckt werden kénnen und es waren sehr groflte Gas-
volumina notwendig gewesen. Die prazise Zusammenstellung des Reformatgemischs wird Gber
Durchflussregler in jedem Strang realisiert. In einem Fall sind sogar zwei Durchflussregler in ei-
nem Strang installiert, um einen gréRBeren Volumenstrombereich abdecken zu kénnen. Innerhalb
des Reaktors, welcher durch einen Ofen (bis zu 900 °C) und eine Heizmanschette (bis zu
450 °C) am Eintritt auf die gewiinschte Temperatur erhitzt wird, ist die zu untersuchende Kataly-
satorprobe positioniert. Fur den Reaktor kann eine naherungsweise isotherme Betriebsweise
angenommen werden. Die Geometrie der hier getesteten Proben wurde auf eine Lange von
30 mm und einem Durchmesser von 10 mm festgelegt (siehe Abbildung 4.3), um die Systembe-
triebsbedingungen unter Volllast bei vertretbar geringen Gasverbrauchen nachbilden zu kdnnen.
Temperaturmessungen in axialer Richtung der Probengeometrie ermdglichen eine genaue Be-
stimmung der lokalen Temperauren am Eintritt, in der Mitte und am Austritt des Monolithen (siehe
Abbildung 4.2).

Zufuhrung Gasgemisch
Zufiihrung (Reinstoffe + Mischung)
fliissiger KW

¢ Thermo-

o e elemente
N
Katalysatorprobe
E £
Th S -
HEEES = 3
; elemente ™

I~

Flussrichtung

<=

Thermoelement-
Zufithrung

Abbildung 4.2:  Schnittzeichnung des Kataly- Abbildung 4.3:  Geometrien der untersuchten Katalysator-
sator-Testreaktors. proben.

Aus der Abbildung 4.2 geht weiter hervor, dass die Reinstoffkomponenten sowie die Gasmi-
schung uber ein gemeinsames Rohr dem Reaktor zugefuhrt werden. Die flissigen Kohlenwas-
serstoffe werden allerdings separat hinzugegeben. Der Sinn besteht darin, die geringen Mengen
flissiger Kohlenwasserstoffe im engsten Querschnitt des Reaktors einzudiisen und eine effizien-
te Vermischung mit dem an dieser Stelle schnell strdmenden Gasstrom zu gewahrleisten (Ven-
turi-Rohr-Prinzip). Wie in Abbildung 4.2 zu erkennen, ist der Probendurchmesser deutlich gerin-
ger als der Durchmesser des Reaktorrohrs. In vorherigen Tests wurden Proben gréReren Durch-
messers vermessen. Um die Probe ordnungsgemal zu positionieren, wird der Monolith mit Ke-
ramikpapier (Hochtemperaturisolierung) umwickelt und in einem Edelstahlrohr fixiert. Dieses Rohr
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wird ebenfalls mit Keramikpapier umwickelt und in dem Reaktorrohr positioniert (nicht in Abbil-
dung 4.2 zu sehen). Uber diese Vorrichtung kann gewéhrleistet werden, dass der vollstéandige
Reformatstrom durch den Monolithen strémt. Nachdem das Gemisch den Monolithen durchstromt
hat, verlasst es den Testreaktor und wird danach heruntergekuhlt. Dadurch kondensiert das
Wasser nahezu vollstandig aus (Restfeuchte <1 Vol.-%), um anschlieend das trockene Gas in
der Analytik messen zu kénnen.

4.1.1.2 Der Brenngaserzeugungssystem-Teststand

Es wurden drei Package-Generationen fur die Systemtests dieser Arbeit untersucht. Tabelle 4-1
gibt eine Ubersicht liber die untersuchten Packages 1, 2 und 4 und die verbauten Reaktorgenera-
tionen (vergleiche hierzu auch Tabelle 15-3 im Anhang). Die Reformer der Generationen AH1,
9.2 und AH2 sowie die Katalytbrenner der Generationen 2.3 und 3 wurden eingesetzt (vergleiche
hierzu auch Tabellen 15-1 und 15-2 im Anhang). Beim Wassergas-Shift-Reaktor wurden die Ge-
nerationen 3 und 4 getestet (vergleiche hierzu auch Tabelle 3-1). Package 4 wurde nach der ers-
ten Betriebsphase nochmals mit einem neuen kommerziellen Wassergas-Shift Katalysator B be-
stlickt und es wurden weitere Experimente mit diesem Package durchgefihrt.

Tabelle 4-1: Untersuchte Packages im Rahmen der Brenngaserzeugungssystemtests.

Package-Generationen

Elektrische Leis- | Leistungsdichte /

Package tungsklasse / kW | WII ATR wes CAB
1 5 9 AH1 3 23
2 10 118 9.2 4 3

4 10 AH2 4, Kat. A 3

4 10 AH2 4, Kat. B 3

Die Abbildungen 4.4 und 4.5 zeigen die FlieRbilder der Teststande fiir die Systemuntersuchun-
gen. Der Teststandsaufbau ist fiir die Packages 1 und 2 identisch (Abbildung 4.4), wohingegen
sich der Teststand fiir Package 4 aufgrund eines anderen Reformerkonzepts geringfiigig unter-
scheidet (Abbildung 4.5). Bei dem Teststand fir die Packages 1 und 2 kann das Luft/ Wasser-
Gemisch Uber eine elektrische Heizpatrone erhitzt und das Wasser verdampft werden. Das Ge-
misch wird danach mit dem Uberhitzten Dampf aus dem Katalytbrenner gemischt und anschlie-
Rend zum Reformer geleitet. Dort wird der Dampf im internen Warmetauscher des Reformers
Uberhitzt. Bevor der Giberhitzte Dampf wieder als Edukt in den Reformer stromt, besteht die Mog-
lichkeit Uber eine zweite Heizpatrone die Gemischtemperatur zu regulieren. Neben dem Eintrag
der Luft Gber diesen Weg ist noch ein separater Luftstrang vorhanden, durch den Umgebungsluft
direkt in die Mischkammer des Reformers geleitet wird. Das produzierte Reformat durchstromt
den Wassergas-Shift-Reaktor und anschliefend den Katalytbrenner, indem die Reaktionsenthal-
pie der Oxidationsreaktionen dazu genutzt wird, Wasserdampf zu produzieren.
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Abbildung 4.4:  FlieRbild des Systemteststands fiir Package 1 und 2.

Katalytbrenner -,
(CAB)

Da das System entkoppelt von einer Brennstoffzelle betrieben wurde, musste der Katalytbrenner
unterstéchiometrisch gefahren werden, um aufgrund des hohen Energiegehalts des eintretenden
Reformats nicht unzulassig hohe Temperaturen zu erreichen. Das Katalytbrennerabgas wird an-
schlieRend in ein Abgasnachbehandlungsmodul geleitet (in den Abbildungen 4.4 und 4.5 nicht
dargestellt). Die Produktgaszusammensetzung kann jeweils hinter dem Reformer, dem Wasser-
gas-Shift-Reaktor und dem Katalytbrenner mittels der Analytik bestimmt werden.
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Abbildung 4.5:  FlieRbild des Systemteststands fiir Package 4.

Bei dem Teststand fiir Package 4 kann neben dem Luft/ Wasser-Gemisch ebenso der zweite
Luftstrang Uber eine zweite elektrische Heizpatrone temperiert werden. Dadurch kann ein hoherer
Enthalpiestrom in den Reaktor eingetragen und die Temperaturen in der Mischkammer erhoht
werden. Allerdings entfallt die Heizpatrone hinter dem internen Warmetauscher des Reformers
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AH2, da der Uberhitzte Wasserdampf direkt wieder genutzt wird, ohne den Reaktor nochmals zu
verlassen. Aullerdem wird Wasser ohne Vorwarmung uber eine zweite Dise in den Reaktor ge-
geben. Der restliche Aufbau ist analog zu dem des Teststands von Package 1 und 2.

4.1.1.3 Analytik

Am Katalysator-Testreaktor-Teststand sowie an den Systemteststanden werden die Gasgemi-
sche mittels Fourier-Transformations-Infrarotspektroskopie (FTIR: ,Multigas™ 2030D*) in Kombi-
nation mit einem Massenspektrometer (MS: ,Cirrus™ 2“) gemessen. Beide Gerate stammen von
der Firma ,MKS Instruments Deutschland GmbH*. Beim FTIR werden die Molekile anhand ihres
charakteristischen Schwingungsverhaltens detektiert, nachdem sie durch einen eintreffenden
Infrarotstrahl angeregt wurden [137]. Beim Massenspektrometer erfolgt die Trennung der ionisier-
ten Spezies nach ihrem Masse-zu-Ladungsverhaltnis [138]. AnschlieBend kénnen die Molekiile
detektiert werden. Das Gerat verfligt iber eine maximale Datenerfassungsrate von 1/s. Es kann
nur ein Analytik-Strang auf einmal gemessen werden. Beim Wechsel zwischen zwei Strangen
muss die Messzelle zunachst fiir eine Zeit von 2-3 min gespult werden, bevor Messwerte des
nachsten Stranges verlasslich aufgenommen werden kénnen. In einem Teil der durchgefiihrten
Experimente wurde ein alteres Massenspektrometer (,Prima 600 S* von ,Thermo Electron Corpo-
ration“) genutzt, welches aber innerhalb des Zeitraums der Arbeit durch das neue Gerat von
,MKS Instruments Deutschland GmbH* ersetzt wurde. Das alte Massenspektrometer konnte ei-
nen einzelnen Strang kontinuierlich maximal alle 10 Sekunden messen. Wéahrend des Umschal-
tens zwischen mehreren Strangen war eine Messung alle 4 Minuten moglich.

Vereinzelt wurden hohere Kohlenwasserstoffe mittels einer Kopplung aus Gaschromatographen
und Massenspektrometer (GC/ MS) detektiert. Dabei handelt es sich bei dem Gaschromatogra-
phen um die ,HP 6890 Series“ (Agilent 6890, HP Plot-Q, Lange 30 m, Durchmesser 0,32 mm)
und beim Massenspektrometer um das ,HP G1099A* der ,5973 Mass Selective Detector-Reihe.
Beide Gerate wurden von der Firma ,Hewlett Packard“ produziert. Bei der Gaschromatographie
werden die Retentionszeiten der einzelnen Spezies dadurch bestimmt, wie lange sie beim Durch-
stromen einer Kapillarsédule mit der stationéren Phase (Festkdrper oder Flissigkeit) wechselwir-
ken. Das zu detektierende Gasgemisch wird dabei zusammen mit der mobilen Phase (hier Heli-
um, Stickstoff oder Wasserstoff ebenfalls moglich) in die Kapillarsaule gegeben [139]. Spater
kénnen die Spezies anhand der unterschiedlichen Retentionszeiten aus dem aufgenommenen
Spektrum identifiziert werden. Mit dem Gerat kdnnen lediglich zeitdiskrete Messungen durchge-
fuhrt werden, wobei eine Messung ungefahr 30 min beansprucht.

Neben den genannten Messmethoden zur Analyse des Reformats werden im System gemesse-
ne Temperaturen, Driicke und Durchflisse im Prozessleitsystem aufgezeichnet.

55



4 Methodik der Versuchsdurchfihrung und der Modellierung

4.1.2 Methodik der Versuchsauswertung
4.1.2.1 KTR-Tests: Katalysatoraktivitédt und -stabilitét

Die Wassergas-Shift-Katalysatoren wurden am KTR-Teststand unter verschiedenen Betriebsbe-
dingungen beziglich ihrer Aktivitat und Stabilitat untersucht.

Ein MaR fir die Aktivitdt eines WGS-Katalysators ist der erreichte CO-Umsatz. Der Umsatz einer
Komponente i ist definiert als das Verhaltnis aus der Differenz zwischen ein- und austretendem
Molenstrom der Komponente i zum eintretenden Molenstrom der Komponente i. Da es sich bei
der Wassergas-Shift-Reaktion um eine aquimolare Reaktion handelt (1.;, = 74,s), kann neben
den Molenstromen ebenso die Konzentration der Komponente zur Umsatzberechnung genutzt
werden (Gleichung (4-1)).

Xi= (flein,i - haus,i)/ﬁein,i = (Cein,i - Caus,i)/cein,i (4'1)

Da die Analytik nur trockene Gasstréme messen kann und da der austretende trockene Refor-
matstrom aufgrund der WGS-Reaktion groRer als der eintretende Strom ist (g er < Nguser)s
muss in der Umsatzberechnung noch ein Faktor mit beriicksichtigt werden (Gleichung (4-2)).

f = CNZ,ein/CNZ,aus (4'2)

Der Umrechnungsfaktor f bildet sich aus dem Verhaltnis der inerten Komponente Stickstoff zwi-
schen Reaktorein- und -austritt. Analog dazu kann das Verhaltnis auch mit der inerten Kompo-
nente Argon berechnet werden. Mit der gemessenen trockenen Kohlenmonoxidkonzentration am
Reaktoraustritt und der gemessenen oder berechneten Kohlenmonoxidkonzentration am Eintritt
kann der CO-Umsatz mit Gleichung (4-3) berechnet werden.

Xco = (Cein,CO — Cqus,co 'f)/cein,CO (4-3)

Der Umsatz kann somit fiir jeden einzelnen Messpunkt berechnet werden. Mit Hilfe von Glei-
chung (4-4) kann der mittlere CO-Umsatz ermittelt werden.

Kk
Xmco = z Xjco /k (4-4)

j=1

Die Variable k reprasentiert in Gleichung (4-4) die Summe aller aufgenommenen Einzelmesswer-
te. Wahrend eines Experiments wird der CO-Umsatz nach obiger Formel innerhalb der Zeitrdume
mit stationdrem Reformatbetrieb jeweils gemittelt. Dieser Zahlenwert liefert dann eine Aussage
Uber die Aktivitat des Katalysators im jeweiligen Betrieb. Um eine Aussage Uber die Stabilitat des
Katalysators wahrend eines Tests mit An-/ Abfahrzyklen machen zu kénnen, werden die einzel-
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nen Mittelwerte (Gleichung (4-4)) aus den Zeitrdumen, in denen der Katalysator stationar arbeitet,
miteinander korreliert. Die Stabilitat ergibt sich aus der Steigung der Regressionsgeraden durch
die Zahlenwerte der gemittelten CO-Umsatze. Die Regressionsgerade wird mit Gleichung (4-5)
beschrieben. In dieser Gleichung entspricht y; den gemittelten CO-Umsétzen aus Gleichung (4-4)
und x; den stationaren Betriebsphasen pro An-/ Abfahrtest.

yy=m-xj+b (4-5)

Die Geradensteigung lasst sich nach der GauRschen Methode der kleinsten Quadrate aus dem
Quotienten der Kovarianz von x und y zur Varianz von x berechnen (Gleichung (4-6)) [140].

q q
m=CVyy/Vix = 1/q Z(xj —%)-(;—¥)/1/q Z(xj -%)") (4-6)
j=1 j=1

In Gleichung (4-6) entspricht ¢ der Summe der berechneten Datenpunkte (gemittelter CO-
Umsatz), x; und y; représentieren die einzelnen Datenpunkte und x und y jeweils die Mittelwerte
von x; und y;. Um die Berechnung abzuschlieRen, wird noch der Ordinatenabschnitt benétigt,
welcher sich aus Gleichung (4-7) berechnen lasst [140].

b=y-m-% 4-7)
4.1.2.2 Fehleranalyse

Um die Qualitdt der Messwerte einordnen zu kdnnen, muss eine Fehleranalyse durchgefiihrt
werden. Die Genauigkeitsbereiche geben dariiber Auskunft, inwieweit die Messwerte bezie-
hungsweise die Ergebnisse statistisch schwanken kénnen. Grundlage fir die Messunsicherheits-
betrachtung bildet der in [141] beschriebene Leitfaden ,Evaluation of measurement data-Guide to
the expression of uncertainty in measurement®. Die Grundsatze der Methodik sind in [142,
pp.161-162] in Kirze dargestellt. Um eine ausreichende Anzahl an Stichproben zu erzeugen,
wird die Methodik um eine Monte-Carlo-Simulation ergénzt, wie in [37] und [143] sowie im Fol-
genden beschrieben.

Zunachst muss identifiziert werden, welche relevanten Unsicherheitsquellen das Ergebnis beein-
flussen kénnen. Daraus wird ein analytischer Zusammenhang wie in Gleichung (4-8) abgeleitet.

y = f(xlixZI "'xn) (4'8)

Die ErgebnisgroRe y ist von den fehlerbehafteten Eingangsgrofien x;, x,, ... x,, abhangig. Zumeist
handelt es sich dabei um die Gleichung, mit der die Ergebnisgroe berechnet wird. Die Formel
kann allerdings zusétzlich um Unsicherheitsterme erweitert werden [142].
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Im folgenden Schritt mussen fir jede EingangsgréfRe eine Anzahl von Stichproben mit Hilfe der
Monte-Carlo-Technik erzeugt werden. Dazu wird der Bereich, indem die Messwerte statistisch
verteilt schwanken koénnen, beispielsweise iber Normen, Herstellerangaben und Informationen
aus Zertifikaten definiert. Darauffolgend werden mittels eines Zufallszahlengenerators Werte im
zuvor definierten Bereich, entsprechend einer Rechteckverteilung geschaffen. Mit zunehmender
Anzahl an erstellten Werten wird die Rechteckverteilung beliebig gut angenahert. Dies ist in Glei-
chung (4-9) beschrieben. Der j-te Wert der ersten Rechteckverteilung von der Eingangsgrofie x,,
wird ermittelt, indem die durch Kalibrierzertifikate et cetera festgelegten Grenzen a mit der Zu-
fallszahl ¢ und dem Erwartungswert p,, wie in der Gleichung beschrieben, verrechnet werden
[144]. Der beste Schatz- oder Naherungswert fiir den unbekannten ,wahren” Mittelwert (Erwar-
tungswert) u, ist der arithmetische Mittelwert [140]. Es sind zwei Rechteckverteilungen pro Ein-
gangsgroRe notwendig, um durch simple Mittelwertbildung eine Dreiecksverteilung erzeugen zu
konnen [144]. Dies ist in den Gleichungen (4-10) und (4-11) gezeigt.

a a
xnl.j=2'z'9+#n_i (4-9)
a a
Xnzj =275 @t a5 (4-10)
Xn1,j T Xn2,j
xn,j — ( ni,j > nZ,]) (4_11)

Eine Dreiecksverteilung bietet sich an, wenn Werte der betreffenden GroRe nahe dem Erwar-
tungswert wahrscheinlicher sind als Werte im Grenzbereich. Grafisch ist dies in Abbildung 4.6
beispielhaft dargestellt. Der Erwartungswert betragt hier 100 °C und die Grenzen a sind mit +/-
4 °C definiert.

Haufigkeit

=100 a*t 105
Temperatur / °C

o
TR

95

Abbildung 4.6:  Beispiel fiir eine Dreiecksverteilung, nach [141].

Mit den erstellten Stichproben fiir die Eingangswerte kénnen entsprechend der Modellfunktion
Stichproben fiir die Ausgangsgrofie bestimmt werden (Gleichung (4-12)).
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y] = f(xllj, x2‘]', ...xn'l') (4'12)

Zur Fehleranalyse wird danach zunachst der arithmetische Mittelwert der AusgangsgréfRRe be-
rechnet (Gleichung (4-13)).

IR

k
=y= ) y/k (4-13)
=1

AbschlieRend muss die Standardabweichung nach Gleichung (4-14) kalkuliert werden. Die Stan-
dardabweichung ist ein MaR flr die Streuung der einzelnen Werte y; um den arithmetischen Mit-
telwert y.

(4-14)

Der nach Gleichung (4-14) berechnete Wert gibt ein Konfidenzintervall von =68,3 % an. Mit dem
Wert von 2 - s wird ein Vertrauensbereich definiert, indem =95,5 % der Messwerte liegen [140].

Fur diese Arbeit wurden Fehleranalysen zu folgenden Messgréf3en/ Parametern durchgefihrt:

e Temperatur (Niveau Reformer, HTS-Stufe, NTS-Stufe)

e Durchflisse (Katalysator-Testreaktor)

e Reformatkonzentration (,Prima 600 S, ,Multigas™ 2030D% ,Cirrus™ 2%
o Katalysatoraktivitat (Gleichung (4-4))

o Katalysatorstabilitat (Gleichung (4-6))

Die Unsicherheitsbetrachtungen der ersten drei MessgréRen kdnnen sehr einfach nach der be-
schriebenen Monte-Carlo-Simulation durchgefiihrt werden. Dazu werden zunachst Stichproben
erhoben und anschlieRend die Standardabweichung berechnet. Die Fehler der beiden Parameter
Katalysatoraktivitdt und -stabilitdt setzten sich aus fehlerbehafteten Eingangsgréfien zusammen,
sodass die vollstandige Methodik, wie oben beschrieben, angewandt werden muss.

Da im Laufe der Arbeit oftmals mit der Temperatur in Bezug auf die Katalysatordeaktivierung
argumentiert wird, ist es relevant deren Messgenauigkeit zu bestimmen. Wie in allen folgenden
Betrachtungen wurde auch hier ein Datensatz von jeweils 1000 Stichproben erzeugt und daraus
die Standardabweichung berechnet. Die Ergebnisse sind in Tabelle 4-2 zusammengefasst.

Dabei wurde jeweils eine typische Temperatur im Reformer und in beiden WGS-Stufen gewahlt.
Bei den verwendeten Thermoelementen des Typs K, Klasse 1 gilt nach DIN-IEC 584-2 eine Ab-
weichung von +/-1,5 K oder 0,004*T (jeweils der groftere Wert) im Bereich zwischen -40 °C und
1000 °C. Demzufolge ergeben sich Standardabweichungen im Bereich zwischen +/-0,64 K bis +/-
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1,5 K. Generell sind die Temperaturmessungen sehr genau und umso genauer, je niedriger die
zu messende Temperatur ist.

Tabelle 4-2: Messunsicherheitsbetrachtung fiir die MessgroRe Temperatur.
Temperatur Erwar- Grenzbe- Quelle Standardabwei-
p tungswert u | reich a chung s
°C (+-) K - (+-) K
Autothermer Re- DIN-IEC 584-2:
900 3,6 1,5
former ’ +/- 1,5 K oder 0,004*T (-40-1000 °C)
DIN-IEC 584-2:
HTS-Reakt 400 1,6 0,68
eador +1-1,5 K oder 0,004*T (-40-1000 °C)
DIN-IEC 584-2:
NTS-Reakt 300 1,5 0,64
eaxdor +1- 1,5 K oder 0,004*T (-40-1000 °C)

Die Messunsicherheitsbetrachtung der Durchflisse wurde beispielhaft fir den Katalysator-
Testreaktor durchgefiihrt. In Tabelle 4-3 sind die berechneten Standardabweichungen flr einen
typischen Reformatdurchfluss unter HTS-Bedingungen gezeigt. Die Standardabweichungen
schwanken je nach Durchflussregler zwischen 0,01 g/h und 0,12 g/h sowie 0,002 Ix/h und
0,17 Ix/n. Die Angaben zum Grenzbereich stammen alle aus Datenblattern der Hersteller. Bei
NTS-Bedingungen schwanken die Standardabweichungen zwischen 0,02 Iy/h und 0,1 Iy/h. De-
taillierte Angaben dazu befinden sich im Anhang (Kapitel 15.2.1, Tabelle 15-9).

Tabelle 4-3: Messunsicherheitsbetrachtung fiir die Durchflussregler am Katalysator-Testreaktor bei HTS-
Bedingungen.
Durchflussregler Erwartungswert ¢ | Grenzbereich a Quelle gtt‘ir:]dga;dabwei-
g/h In/h (+/-) g/h | (+/-) In/h | - (+/-) g/h | (+/-) In/h

Kohlenwasserstoffe | 3,69 0,0274 Datenblatt Hersteller | 0,01
Wasser 39,2 0,2784 Datenblatt Hersteller | 0,12
Stickstoff 64,8 0,424 Datenblatt Hersteller 0,17
Kohlenmonoxid 16,9 0,1145 Datenblatt Hersteller 0,05
Argon 0,83 0,06 Datenblatt Hersteller 0,03
Wasserstoff 60,4 0,402 Datenblatt Hersteller 0,17
Kohlendioxid 19,9 0,1595 Datenblatt Hersteller 0,07
Methan 0,34 0,0042 Datenblatt Hersteller 0,002

Ebenfalls wurden die Unsicherheiten bei den Messungen der Reformatkonzentrationen betrach-
tet. Die Konzentrationen wurden mit zwei verschiedenen Analysegeraten gemessen, wie in Kapi-
tel 4.1.1.3 beschrieben. In Tabelle 4-4 sind die Ergebnisse dargestellt. Die Fehler sind separat fur
typische Konzentrationen an CO hinter dem Reformer und den beiden WGS-Stufen aufgeglie-
dert. Bei dem alteren Analysegerat ,Prima 600 S* konnte anhand eines Abgleiches mit Kalibrier-
gaskonzentrationen ein maximaler Messfehler von 3,5 % identifiziert werden.
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Tabelle 4-4: Messunsicherheitsbetrachtung fiir die Messung der CO-Konzentration.
CO-Konzentration | Erwartungswert u | Grenzbereich a Quelle Standardabwei-
chung s
Vol.-% (+1-) % - (+/-) Vol.-%
»Prima 600 S*
Autothermer Re-
10 3,5 Kalibrierung 0,15
former
HTS-Reaktor 3,5 3,5 Kalibrierung 0,05
NTS-Reaktor 1,5 3,5 Kalibrierung 0,02
,Multigas™ 2030D“/ ,,Cirrus™ 2
Autothermer Re-
10 0,6 Kalibrierung 0,03
former
HTS-Reaktor 3,5 0,6 Kalibrierung 0,01
NTS-Reaktor 1,5 0,6 Kalibrierung 0,004

Das neuere Gerit ,Multigas™ 2030D/ ,Cirrus™ 2 hat einen deutlich geringeren maximalen
Messfehler von 0,6 %. Dieser Wert konnte ebenfalls mit Kalibriergasen ermittelt werden. Bei den
Standardabweichungen ist zu erkennen, dass bei dem alten Analysegerat mit statistischen
Schwankungen im Bereich zwischen 0,02 Vol.-% und 0,15 Vol.-% zu rechnen ist. Mit dem neuen
Analysegerat sind die Messwerte wesentlich verlasslicher. Hier ergeben sich Standardabwei-
chungen von 0,004 Vol.-% bis 0,03 Vol.-%.

Um Aussagen Uber das Verhalten eines Wassergas-Shift-Katalysators machen zu kénnen, wer-
den in dieser Arbeit Aktivitat und Stabilitat bestimmt, wie in den Gleichungen (4-4) und (4-6) be-
schrieben. In die Modellgleichungen beider Parameter flieRen die Unsicherheiten der Durchfluss-
regler und der Gaskonzentrationsmessungen. Diese wurden bei der Stichprobenerhebung fir die
Katalysatoraktivitat und -stabilitdt mit beriicksichtigt. Die Ergebnisse sind in Tabelle 4-5 darge-
stellt.

Tabelle 4-5: Messunsicherheitsbetrachtung der Katalysatoraktivitat und -stabilitat.

Katalysatoraktivitat/ -stabilitat Erwartungswert Stt‘a:jr:]c;a;dabwei-
Katalysatoraktivitat nach ,,Prima 600 S* % (+/-) Prozentpunkte
HTS-Reaktor 65,1 0,73

NTS-Reaktor 61,7 0,78
Katalysatoraktivitit nach ,,Multigas™ 2030D%/ ,,Cirrus™ 2“ | % (+/-) Prozentpunkte
HTS-Reaktor 65,1 0,52

NTS-Reaktor 61,7 0,58
Katalysatorstabilitit nach ,,Multigas™ 2030D*/ ,,Cirrus™ 2 | Prozentpunkte (+/-) Prozentpunkte
HTS-Reaktor -1,82 0,23

NTS-Reaktor -4,6 0,28
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Fur die berechneten Beispielfalle ergibt sich bei dem alteren Analysegerat ,Prima 600 S* beziig-
lich der Katalysatoraktivitdt eine Standardabweichung von 0,73 Prozentpunkten bei HTS-
Bedingungen und 0,78 Prozentpunkten bei NTS-Bedingungen. Die Messungen des ,,MultigasTM
2030D¢/ ,,CirrusTM 2" sind deutlich genauer, was sich in Vertrauensbereichen von
0,52 Prozentpunkten und 0,58 Prozentpunkten widerspiegelt. Trotzdem zeigt sich hier, dass die
Kombination aus Fehlern der Eingangsgrofien mit sehr niedrigen Standardabweichungen (siehe
Tabelle 4-3 und Tabelle 4-4) einen pragnanten Fehler der Ausgangsgrofe provozieren kann.
Dies wird auch verstandlich, wenn das Konfidenzintervall bei der Katalysatorstabilitat betrachtet
wird. Da es fiir die Arbeit relevanter ist, wurden hier nur die Messwerte des ,Multigas™ 2030D"/
,Cirrus™ 2¢ beriicksichtigt. Es zeigt sich eine Streuung von 0,23 Prozentpunkten beziehungswei-
se 0,28 Prozentpunkten. Prozentual entspricht dies Fehlern von 12,8 % und 6 %. Diese Fehler
sind nicht irrelevant und missen mit berlcksichtigt werden, wenn die Versuchsergebnisse inter-
pretiert werden.

Grobe menschliche Fehler, beispielweise hervorgerufen durch falsche Thermoelementplatzierung
oder fehlerhafte Kalibrierung der Durchflussregler oder der Analytik, sind bei der Betrachtung
nicht mitinbegriffen. Diese kdnnen aber einen erheblichen Einfluss auf das Messergebnis haben.
Daher wurden Messungen bei unerwarteten Ergebnissen wiederholt. Zuvor jedoch wurden die
Gerate kalibriert und die Positionierungen der Thermoelemente durch Rdntgen der Reaktoren
bestimmt. Dadurch konnten grobe menschliche Fehler minimiert beziehungsweise eliminiert wer-
den.

4.2 Methodik der dynamischen Modellierung

Mit Hilfe eines dynamischen Systemmodells soll der Abfahrvorgang des Brennstoffzellensystems
erganzt werden (siehe Methodik der Arbeit, Kapitel 1.3).

Um bei der Beschreibung der Theorie an dieser Stelle nicht zu weit von dem Fokus der Arbeit
abzuschwenken, werden im Folgenden die Ausflihrungen bewusst beschrankt. Weitere Erklarun-
gen und tiefere Einblicke in die Theorie kénnen, je nach Verweis entweder dem Anhang oder der
zitierten Literatur entnommen werden. AuBerdem wird zum besseren Verstandnis des Kapitels
auf die vom Verfasser betreute Bachelorarbeit von Deniz Saner verwiesen [145], an dessen Aus-
fihrungen und Ergebnissen sich das folgende Kapitel anlehnt.

421 Reaktormodellierung

Die Modellierung von realen Apparaten der Verfahrenstechnik kann aufgrund ihrer Charakteristik
in vielen Fallen mit sogenannten Grundtypen chemischer Reaktoren erfolgen. Dabei kénnen ein-
fache Reaktoren mit einzelnen Grundtypen direkt beschrieben werden, komplexere Systeme
lassen sich abbilden, indem mehrere oder unterschiedliche Reaktorgrundtypeneinheiten ver-
knupft werden. Um reale Apparate beschreiben zu kdénnen, missen in Bilanzgrenzen, die zum
Beispiel die Reaktorwand, die Gesamtanlage, eine Phasengrenze oder Ahnliches sein kdnnen,
Stoff-, Warme- und Impulstransport sowie die chemischen Reaktionen simultan berechnet wer-
den [146]. Bei der Wahl der Bilanzgrenze ist es wichtig, dass die physikalischen Groften von Inte-
resse innerhalb des Bilanzraums als konstant betrachtet werden kénnen. Die Losungen der Bi-

62



4.2 Methodik der dynamischen Modellierung

lanzgleichungen erlauben es, die zeitlichen Anderungen der ZustandsgréRen im Bilanzraum zu
berechnen. Bei den drei unterschiedlichen Grundtypen wird zwischen

e ideal durchmischtem, absatzweise betriebenen Rihrkesselreaktor (ideal stirred tank reac-
tor, ISTR);

e ideal durchmischtem, kontinuierlich betriebenen Rihrkesselreaktor (ideal continuous
stirred tank reactor, ICSTR);

e idealem Stromungsrohrreaktor (ideal plug flow reactor, IPFR);

unterschieden.

Die Betriebsweise des ideal durchmischten, absatzweise betriebenen Rihrkesselreaktors (Batch-
reaktor) ist diskontinuierlich. Edukte werden absatzweise zugegeben und nachdem diese zu den
Produkten abreagiert sind, wird eine neue Charge Edukte zugefiihrt. AuBerdem gibt es aufgrund
der Annahme eines homogenen Reaktionsgemischs innerhalb des Reaktors keinen o&rtlichen
Konzentrations- oder Temperaturgradienten. Allerdings andern sich Konzentration und Tempera-
tur mit der Zeit [146]. Bei dem ideal durchmischten, kontinuierlich betriebenen Rihrkesselreaktor
treten weder ortliche, noch zeitliche Konzentrations- und Temperaturgradienten auf. Am Reak-
toreingang werden die Edukte instantan vollstandig zu einer homogenen Reaktionsmasse ver-
mischt. Alle auftretenden Reaktionen laufen ebenso direkt am Eintritt ab. Daraus ergibt sich, dass
die Konzentration einer Speziesi im Reaktor derjenigen am Austritt des Reaktors entspricht
(ci = ciqus) [146]. Bei dem idealen Strémungsrohrreaktor ergeben sich axiale Konzentrations-
und Temperaturgradienten, allerdings sind diese zeitlich stets konstant. Ebenso wird bei diesem
Reaktormodell angenommen, dass es keine radialen Konzentrations- oder Temperaturprofile
gibt. Weiterhin wird von einer Pfropfenstrémung ausgegangen, die keine Dispersion oder Warme-
leitung in axiale Richtung erlaubt [146].

Wie in [147] beschrieben, kann mit einer Kaskade aus beispielsweise mehreren kontinuierlich
betriebenen Rihrkesselreaktoren das reale Verhalten eines Systems angenahert werden. Ein
einzelner ICSTR kann die Verzégerung in der Verweilzeit-Summenkurve®' eines realen Reaktors
hingehen nicht abbilden.

Die Reaktoren des zu modellierenden Brennstoffzellensystems ahneln bezuglich der Geometrie
am ehesten einem idealen Strémungsrohreaktor. Allerdings werden die Reaktoren hier durch
eine Rihrkessel-Kaskade modelliert, nicht zuletzt aufgrund der einfacheren Bilanzierung und
folglich dem rechentechnisch geringeren Aufwand. Aus diesem Grund beziehen sich die folgen-
den Erlauterungen lediglich auf den ideal durchmischten, kontinuierlich betriebenen Riihrkessel-
reaktor.

Mittels der Ruhrkesselreaktoren werden die Apparate des Brennstoffzellensystems in mehrere
Subsysteme untergliedert. Innerhalb der Bilanzgrenzen dieser Subsysteme missen simultan die

% Bei realen Reaktoren kann die Verweilzeit eintretender Volumenelemente unterschiedlich sein. Durch unter-
schiedliche Wege oder Geschwindigkeiten im Reaktor gelangen sie nach verschiedenen Zeitrdumen zum Aus-
gang. Daraus ergibt sich eine Verweilzeitverteilung im Reaktor. Die Verweilzeit-Summenkurve gibt Auskunft dar-
Uber, mit welcher Wahrscheinlichkeit ein zu einem festen Zeitpunkt eintretendes Volumen nach einer bestimmten
Zeit wieder aus dem Reaktor austritt [37].
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Erhaltungsgleichungen geldst werden. In dem hier erstellten Modell werden lediglich die Massen-
und Energiebilanz berlcksichtigt.

Die Massenbilanz eines ideal durchmischtem, kontinuierlich betriebenen Ruhrkesselreaktors be-
rechnet sich nach Gleichung (4-15) [146]:

dn; i
E = Njein — Niqus T V- Z Ui " 15 (4_15)
j

Die zeitliche Anderung der Stoffmenge einer Komponente i ergibt sich nach Gleichung (4-15) aus
der Differenz der ein- und austretenden Stoffstrome der Komponente sowie der Stoffmengenan-
derung der Spezies durch die ablaufenden chemischen Reaktionen innerhalb des Bilanzraums.
Dabei sind V das Reaktionsvolumen, v;; der stochiometrische Koeffizient der Komponente i in
der Reaktion j und 7; die Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktion j. Dem Modell werden entweder
vollstdndige Umsétze der Reaktanden oder experimentell ermittelte Umsatze zu Grunde gelegt.
Die Reaktionskinetik wird dabei vernachléssigt. Die daraus resultierende Anderung der Stoffmen-
ge flie3t in dem Modell direkt in den eintretenden Molenstrom mit ein. Daraus folgt fir die Stoffbi-
lanz (Gleichung (4-16)):

dn; . .
E = Njein — Niaus (4'16)

Aus dem Zusammenhang n; = V - ¢; ergibt sich Gleichung (4-17):

dni . .
E = MNjein — Vaus * Ciaus (4'1 7)

Aus der Annahme, dass sich die Edukte instantan vermischen und augenblicklich reagieren,
ergibt sich die Bedingung, dass der Volumenstrom innerhalb des Bilanzraums konstant sein
muss (V,;, = V,us). Demnach lasst sich Gleichung (4-17) zu Gleichung (4-18) umformen:

dn; . .
d_tl = Njein — Vein Ciaus (4'18)

Die Energiebilanz eines ICSTR-Reaktors berechnet sich nach Gleichung (4-19). Dabei wird ledig-
lich die Warmebilanz berlcksichtigt. Kinetische und potentielle Energien werden oftmals geson-
dert betrachtet, da sie keinen Einfluss auf das Reaktionsgeschehen haben [146, p.271].

dH

dat Hein = Haus + k'A'(TW_TF)-I—V.er.(_AHRf) (4-19)
J

Die zeitliche Anderung der Enthalpie ergibt sich aus der Differenz der in den Bilanzraum ein- und
austretenden Enthalpiestrome, dem Warmeaustausch mit der Reaktorwand und der Enthalpiean-
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derung durch die auftretenden Reaktionen. Die temperaturabhéngigen Enthalpiestrome H,;, und
Hgys Werden in diesem Modell mit einem Polynomansatz von McBride et al. ermittelt [148, p.9].
Der Warmeaustausch mit der Kesselwand setzt sich aus dem Produkt des Warmedurchgangsko-
effizienten k, der Warmeaustauschflache A und der Differenz der mittleren Wandtemperatur Ty,
und Fluidtemperatur T zusammen. Analog zur Stoffbilanz beinhaltet der eintretende Enthal-
piestrom bei der Energiebilanz die reaktionsbedingte Anderung der Warme im Bilanzraum. Dar-

aus resultiert Gleichung (4-20):

dH . .
dt = Hein — Haus + k- A~ (Ty — Tr) (4-20)
Weiterhin l1asst sich die zeitliche Anderung der Enthalpie im Bilanzraum, abhangig von Tempera-
tur und Stoffmenge, in Form eines totalen Differentials darstellen [149] (Gleichung (4-21)):

dH(T,n) _ (6H)n ] dT (BH)T ] dn daT (6H)T ] dn (4-21)

ar o) T \Gn) T et G

Neben der spezifischen Warmekapazitat des Fluids ¢, ist an dieser Stelle ebenfalls die Warme-
kapazitat der Reaktormasse €y, mit einzubeziehen. Durch Gleichsetzten und Umformen der Glei-
chungen (4-20) und (4-21) ergibt sich die Energiebilanz schliellich nach Gleichung (4-22):

. . 0H dn
d_T _ Hopn — Hous + k- A~ (TW - TF) - (%)T dt (4_22)
dt (n-cp+Cw)

4.2.2 Berechnung der Wandtemperatur

Um das thermische Verhalten der Reaktoren wahrend des Abfahrvorgangs berechnen zu kon-
nen, missen grundlegende physikalische Zusammenhange der Warmelbertragung in das Modell
implementiert werden.

Um den Einfluss der thermischen Reaktormassen auf das Abfahrverhalten mit in Betracht ziehen
zu kdénnen, mussen die Wandtemperaturen berechnet werden. Fir die Warmebilanz eines belie-
bigen Elements einer Reaktorwand mit der Masse my, und der spezifischen Wéarmekapazitat c,,
ergibt sich nach dem ersten Hauptsatz der Thermodynamik (Gleichung (4-23)):

dT, . .
My Cpw * d_:/ = Qein — Qaus (4'23)

Neben den Materialeigenschaften der Wand wird deren Temperatur durch ein- und austretende
beziehungsweise zu- und abgefiihrte Warmestrome bestimmt. Das Simulationsmodell berlick-
sichtigt eine mittlere Wandtemperatur, welche Uber Gleichung (4-24) iterativ bestimmt werden
kann:
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dTw,m _ ky-Ay- (TF,l - TW,m) —ky Ay (TW,m - TF,Z)
dc (4-24)
t My * Cpw

Um die mittlere Wandtemperatur berechnen zu kdnnen, missen neben den Warmeaustauschfla-
chen 4; und A, und den Fluidtemperaturen T ; und Tr , ebenso die Warmedurchgangskoeffizien-
ten k; und k, bekannt sein. Der Warmedurchgangskoeffizient k bertcksichtigt dabei die Warme-
widerstande, die bei der Ubertragung von Warme an einen Kérper und durch diesen hindurch
auftreten. Die Formel zur Berechnung des Warmedurchgangskoeffizienten flr ein zylindrisches
Rohr ist im Anhang (Kapitel 15.2.2, Gleichung (15-1)) gegeben. Dort sind ebenfalls die notwendi-
gen NuBelt-Zahl-Ansatze fiir Rohrstromung, Ringspaltstromung und Zweiphasenstromung ange-
geben, die in dem Modell implementiert wurden. Die Ausfiihrungen stltzen sich, soweit nicht
anders oder explizit vermerkt, alle auf die Quellen [150-158], in denen die Thematik in detaillierter
Form erlautert wird.

4.2.3 Komponentenmodellierung

Dieser Abschnitt behandelt die Modelle der einzelnen Reaktoren und deren Zusammenschluss
zum Gesamtmodell des Brennstoffzellensystems. Grundgerust flr das hier vorgestellte Modell ist
jenes aus der Arbeit von Krupp [149]. Dieses Modell wurde erweitert, um den dynamischen Ab-
schaltvorgang simulieren zu kdnnen.

Im Folgenden wird flr jeden Reaktor einzeln erlautert, wie die ablaufenden chemischen Reaktio-
nen implementiert wurden und wie die reale Reaktorgeometrie mit Hilfe von Standardgeometrien
approximiert wurde.

Das Systemmodell ist bestimmten Rahmenbedingungen unterworfen. Bei der Modellierung wur-
den Annahmen zu Grunde gelegt, die im Folgenden aufgelistet sind:

e Das Modell bildet Package 2 (siehe Tabelle 4-1) unter Verwendung des Kraftstoffs GtL-
Kerosin (siehe Tabelle 2-1) bei Volllast ab.

e Neben den Komponenten Wasserstoff, Kohlenmonoxid, Kohlendioxid, Wasser (Dampf, flis-
sig), Methan, Sauerstoff, Stickstoff und GtL-Kerosin wurden keine weiteren Stoffe beriick-
sichtigt.

e In den Berechnungen wurde lediglich trockene Luft berlcksichtigt.
e In samtlichen Reaktoren des Modells wurde ein Druck von 1,0133 bar angenommen.
e Rohrleitungen zwischen den Reaktoren wurden vernachlassigt.

e Dem Modell wurden, aufgrund der geringen Bedeutung bezliglich des Abfahrverhaltens,
keine Kinetikansatze fir die ablaufenden Reaktionen implementiert. Die Reaktionen laufen
zum Teil vollstdndig ab (CAB), zum Teil wurden die Umsatze an empirische Erfahrungswerte
angepasst (ATR, WGS).

e Durch eine effiziente Isolierung und der raumlich dichten Anordnung der Reaktoren im Pack-
age wurde der Warmeaustausch an die Umgebung vernachlassigt. Erste Abschatzungen
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aus der betreuten Bachelorarbeit von Deniz Saner haben allerdings darauf hingewiesen,
dass der Warmeaustausch mit der Umgebung zu genaueren Ergebnissen bei der Simulation
des Abfahrvorgangs fiihren wiirde [145, pp.46-47].

e Beim Wechsel eines die Reaktoren durchstrdmenden Mediums® andert sich die Stoffmen-
genzusammensetzung instantan und ist von diesem Zeitpunkt an konstant. Diese Annahme
ist angelehnt an die Messungen von Samsun [37, p.120], die nur auf einen sehr geringen
Fehler bei dieser Annahme schlieRen lassen.

e Die Monolithgeometrie wurde stets vereinfachend als Rohr angenommen. Die Masse des
Monolithen wurde bei den Berechnungen der instationaren Temperaturen bericksichtigt.

e Die bendétigten Stoffwerte wurden abhangig von der Gemischzusammensetzung und der
berechneten aktuellen Fluidtemperatur ermittelt.

4.2.3.1 Autothermer Reformer

Der autotherme Reformer ist der komplexeste Reaktor im System. Um die Geometrie des Reak-
tors nicht zu stark zu vereinfachen und groRe Fehler in der Berechnung zu riskieren, wurde der
Apparat in eindimensionaler Form modelliert.

Reaktionsanalyse

Im autothermen Reformer werden zunachst die Edukte vermischt. Danach laufen am Katalysator
die Reaktionen der partiellen Oxidation, der Dampfreformierung sowie der Wassergas-Shift-
Reaktion und der Methanisierung ab (siehe Kapitel 2.2.1). In Experimenten kann ein starker
Temperaturanstieg direkt am Eintritt in den ATR-Monolithen beobachtet werden, der darauf
schlieRen lasst, dass zunachst die stark exotherme partielle Oxidation auftritt. Dem fallenden
Temperaturprofil entsprechend folgt danach die endotherme Dampfreformierung.

Abbildung 4.7: Initiales Reaktionsschema im autothermen Reformer.

32 Damit ist an dieser Stelle der Wechsel von Reformat wahrend des Betriebs auf zum Beispiel Luft, Wasser-
dampf et cetera fir den Abfahrvorgang gemeint.
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Wie im Reaktionsschema in Abbildung 4.7 zu erkennen ist, folgen in dem Modell die WGS-
Reaktion (WGS) und die Methanisierung (Meth) der Dampfreformierung (HSR).

Im Vergleich mit experimentellen Werten ist es nicht méglich mit diesem Reaktionsschema die
Temperaturen im stationdren Betrieb des Reformers akkurat nachzubilden. Wie Abbildung 4.8
verdeutlicht, liegen die mit dem initialen Modell berechneten Temperaturen in der Mischkammer,
bei der partiellen Oxidation und der Dampfreformierung deutlich unter denen der Messungen.
Weiterhin fallt die Temperatur aufgrund der exothermen Wassergas-Shift-Reaktion und der Me-
thanisierung nicht weiter ab, sondern steigt leicht an. Es ist eindeutig, dass das vereinfachte Re-
aktionsschema aus Abbildung 4.7 nicht der Realitét entspricht und die drei Reaktionen zum Teil
parallel ablaufen.
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Abbildung 4.8:  Vergleich der experimentell ermittelten und simulierten Temperaturen im autothermen Reformer
bei stationdrem Betrieb.

Um die niedrige Temperatur der partiellen Oxidation im initialen Modell zu korrigieren, wurde
deshalb davon ausgegangen, dass ein Teil des Kraftstoffs vollstdndig oxidiert. Die berechneten
Temperaturen konnten den gemessenen Werten sehr gut angenahert werden, wenn 13 mol.-%
des Kraftstoffs vollsténdig oxidiert wurden. Ebenso wurde 1 mol.-% des Kraftstoffs durch Vorreak-
tionen bereits in der Mischkammer oxidiert. Um die Temperatur der Dampfreformierung anzupas-
sen, wurde die Reaktion zum Teil mit auf den Bilanzraum der Wassergas-Shift-Reaktion umgela-
gert. In dieser Bilanz wurde zudem noch eine Totaloxidation von 2 mol.-% des Kraftstoffs bertck-
sichtigt. Der Bilanzraum der Methanisierung beinhaltet aber weiterhin nur die entsprechende Re-
aktion.

Die genaue Aufteilung der Edukte auf die verschiedenen Bilanzrdume kann Tabelle 4-6 entnom-
men werden. Abbildung 4.8 zeigt, dass durch diese Anpassungen die berechneten Temperaturen
den gemessenen sehr gut angenahert werden konnten.
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Tabelle 4-6: Umsatz der Edukte nach der Anpassung des Reaktionsschemas in den einzelnen Bilanzraumen
des autothermen Reformers.
Riihrkesselreaktor Mischkammer POX HSR WGS
Umsatz/ mol.-%
(073 TOX: 4 TOX: 42 - TOX: 5
POX: 49
C1oH22 TOX: 1 TOX: 13 HSR: 20 TOX: 2
POX: 45 HSR: 19

Abstraktion der Geometrie

Abbildung 4.9 zeigt zum einen die technische Zeichnung des modellierten autothermen Refor-
mers 9.2 und zum anderen die abstrahierte Geometrie im Modell. Zunachst wird vereinfachend
angenommen, dass alle Edukte an derselben Stelle in den Reaktor eintreten. Die Mischkammer
und der Monolithraum, in denen die chemischen Reaktionen ablaufen, werden als Zylinder mo-
delliert. Der Monolith selber wird, wie in den Annahmen zu Anfang des Kapitels 4.2.3 beschrie-
ben, ebenfalls als Rohr berechnet und der Reaktorwand zugeordnet. Nachdem das Reformat den
Monolithen durchstromt hat, wird es zwei Mal umgelenkt bevor es im Rohrwendelwarmetauscher
Warme an eintretenden Nassdampf abgibt. Beide Umlenkungen werden im Modell mittels kon-
zentrischer Ringspalte dargestellt. Weiterhin werden in Abbildung 4.9 die berechneten Warme-
strome dargestellt, welche im nachsten Kapitel behandelt werden.

Kraftstoff
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Abbildung 4.9:  Abstraktion der Geometrie des autothermen Reformers ATR 9.2 und berechnete Warmeuber-
gange im Modell.
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Konvektive Warmeibergénge

Das Modell des autothermen Reformers berlcksichtigt folgende Warmetbergange, die anhand
Abbildung 4.9 nachvollzogen werden kénnen:

e Fluid Mischkammer <« Wand Mischkammer (in Abbildung 4.9 nicht gezeigt);
e  Fluid Monolith < Wand | < Fluid Umlenkung 1 (a);

e Fluid Umlenkung 1 <> Wand Il < Fluid Umlenkung 2 (b);

o Wasserdampf Warmetauscher « Fluid Umlenkung 2 (c);

e  Fluid Umlenkung 2 « Wand IlI (d).

Die Temperatur des Fluids wird fiir jeden Bilanzraum mittels der in Kapitel 4.2.1 hergeleiteten
Warmebilanz (Gleichung (4-22)) berechnet. Wahrend des Abfahrvorgangs ist es notwendig,
ebenfalls die instationaren Wandtemperaturen des Reaktors zu kennen und den Einfluss der
thermischen Masse auf die Fluidtemperatur zu bestimmen. Die im autothermen Reformer be-
trachteten Wandwarmebilanzen sind den Gleichungen (4-25)-(4-28) zu entnehmen. Diese wur-
den analog zu Gleichung (4-24) aufgestellt. Dabei stehen die Indizes MK fiir Mischkammer, Mon
fir Monolith und Um fiir Umlenkung. Die Zifferindizes kénnen erneut mit Abbildung 4.9 abgegli-
chen werden. Die zweite Ziffer bei den Warmedurchgangskoeffizienten steht dabei immer fiir die
Bezugsflache.

dTW,MI( _ kmk - Amk (TF,MK - TW,MI()

dt My * Cpw,.MK (4-25)
dTW,I _ kMon,l “Aqc (TF,Mun - TW,I) + kUml,Z Ay (TF,Uml - TW,I)
= (4-26)
dt My, Cow,i
dTw,u kUm1,3 Az (TF,Uml - TW,II) + kUm2,4 "Ay (TF,Umz - Tw,u)
= (4-27)
dt My 11 * Cp,w, 11
dTW,III _ kUmZ,S As (TF,UmZ - Tw,m)
= (4-28)
dt My 111 * Cp,w 111

Die Warmedurchgangskoeffizienten werden nach den Ansatzen fir Standardgeometrien aus
Kapitel 15.2.2 (Anhang) berechnet. Die geometrischen Abmalle der Reaktoren kénnen den Ta-
bellen im Anhang (Kapitel 15.2.3) entnommen werden.

Neben den Bilanzen fiir die Reaktorwande muss zusatzlich der Rohrwendelwarmetauscher mo-
delliert werden. Der Warmeaustausch zwischen dem Reformat und dem Wasserdampf innerhalb
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4.2 Methodik der dynamischen Modellierung

der Rohrwendel wird mittels der mittleren logarithmischen Temperaturdifferenz und empirisch
ermittelter k - A-Werte durchgefiihrt. Fir mehr Details zum Modellierungsansatz wird auf [149]
verwiesen. Der ausgetauschte Warmestrom berechnet sich nach Gleichung (4-29):

Q=k-A-ATy 04 (4-29)

Die logarithmische mittlere Temperaturdifferenz fiir einen Gegenstromwarmetauscher berechnet
sich nach Gleichung (4-30) unter Berticksichtigung der ein- und austretenden Fluidstréme, die am
Warmeaustausch beteiligt sind.

AT — (Taus,l - Tein,z) - (Tein,l - Taus,z)
m,log,Gegen n (Taus,1 - Tein,z) (4-30)

Tein,l - Taus,z

Das Modell des autothermen Reformers

Die Ausfiihrungen der vorhergehenden Abschnitte miinden in das Gesamtmodell des autother-
men Reformers, welches in Abbildung 4.10 dargestellt ist. Wie bereits aus der Reaktionsanalyse
bekannt, werden die Eduktvermischung und die ablaufenden chemischen Reaktionen auf insge-
samt finf Rihrkessel aufgeteilt. Die beiden Umlenkungen werden mit jeweils zwei Rihrkesseln
berilcksichtigt, der Rohrwendelwarmetauscher mit vier. Die Temperaturen der Reaktorzwischen-
wande und der AuRenhiille werden Uber die Gleichungen (4-25) bis (4-28) berechnet.

Kraftstoff, Luft

H20g.

— Reformat

—r——n
Warmeaustausch L 119salsr
T Il Ruhrkesselreaktor

s

N

Abbildung 4.10: Gesamtmodell des autothermen Reformers ATR 9.2.
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4 Methodik der Versuchsdurchfihrung und der Modellierung

4.2.3.2 Wassergas-Shift-Reaktor

Aufgrund der einfachen Reaktorgeometrie wurde der Wassergas-Shift-Reaktor als simples ein-
dimensionales Modell implementiert.

Reaktionsanalyse

In dem Reaktor wird lediglich die Wassergas-Shift-Reaktion (Gleichung (2-2)) simuliert. Das Mo-
dell vernachlassigt Inhomogenitaten der Reaktion auf dem Katalysator, ebenso bleiben Nebenre-
aktionen unberiicksichtigt.

Abstraktion der Geometrie

Abbildung 4.11 zeigt eine technische Zeichnung des Wassergas-Shift-Reaktors WGS 4 und
ebenso die modellierten Warmeubergange. Hoch- und Niedertemperatur-Stufe sowie die Misch-
kammer (Quench) werden im Modell zu einer Zylindergeometrie vereinfacht. Die Monolithen wer-
den erneut als Rohr betrachtet und der Reaktorwand zugeordnet.

Reformat . s A .
= @l&)z: . }%ﬂ

Reformat

t

ol

=
O

Abbildung 4.11: Abstraktion der Geometrie des Wassergas-Shift-Reaktors WGS 4 und berechnete Warmeiiber-
gange im Modell.

Konvektive Warmeiibergange

Fur die Hoch- und Niedertemperatur-Stufen des Wassergas-Shift-Reaktors werden die Warme-
Ubergange an die Wand und die sich daraus ergebenden instationaren Wandtemperaturen nach
den Gleichungen (4-31) und (4-32) berechnet. Ein Wandwarmeaustausch in der Mischkammer
(Quench) wird der Einfachheit halber vernachlassigt.

dTW,HTS _ kyrs * Aprs (TF,HTS - TW,HTS) ( 4-3 1)

dt Myrs * Cpw HTS
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4.2 Methodik der dynamischen Modellierung

dTW,NTS _ knrs - Anrs (TF,NTS - TW,NTS) (4-32)

dt MyTs * Cp,w,NTS

Die geometrischen Male und Materialeigenschaften des WGS 4 sind im Anhang (Kapitel 15.2.3,
Tabelle 15-11) zu finden.

Das Modell des Wassergas-Shift-Reaktors

Das Gesamtmodell des Wassergas-Shift-Reaktors ist in Abbildung 4.12 dargestellt. Es ist aus
drei ideal durchmischten, kontinuierlich betriebenen Rlhrkesselreaktoren aufgebaut. In den Bi-
lanzrdumen konnen jeweils die Stoffmengen sowie die Temperaturen in der Hoch- und Nieder-
temperatur-Wassergas-Shift-Stufe und in der Mischkammer berechnet werden. Im stationaren
Zustand werden die CO-Konzentrationen experimentellen Daten angepasst. In der Hochtempera-
tur-Stufe wird ein Wert von 3,14 mol.-% festgesetzt, bei der Niedertemperatur-Stufe berechnet
sich der Umsatz abhangig von der HTS-Eintrittstemperatur, des Kraftstoffmengenstroms sowie
der eingespritzten Wassermenge. Entsprechend der Umsatze ergeben sich bestimmte Reaktor-
temperaturen im stationaren Zustand, die der Ausgangspunkt fur die Simulation der Abfahrvor-
gange sind.

1 i 1 1
I I

Reformat — i 1 — | | — | 1— Reformat
i [ ] I

Abbildung 4.12: Gesamtmodell des Wassergas-Shift-Reaktors WGS 4.

4.2.3.3 Waérmeiibertrager

Der Warmetauscher zwischen Wassergas-Shift-Reaktor und Brennstoffzelle wird analog zu dem
Rorhwendelwarmeiibertrager im autothermen Reformer (siehe Kapitel 4.2.3.1) iber die mittlere
logarithmische Temperaturdifferenz bestimmt, wie in [149] im Detail erldutert. Da es sich hierbei
um einen Gleichstromwarmetauscher handelt, wird die mittlere logarithmische Temperaturdiffe-
renz Uber Gleichung (4-33) bestimmt.
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4 Methodik der Versuchsdurchfihrung und der Modellierung

AT - (Taus,l - Taus,z) - (Tein,l - Tein,z)
mlog,Gleich In (Taus,l — Taus,z) (4-33)
Tein,l - Tein,Z

Die Luftmenge im Warmetauscher ergibt sich anhand der Kathodenstdchiometrie der Brennstoff-
zelle.

4.2.3.4 Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle

Das Modell des Brennstoffzellensystems beinhaltet ebenfalls ein Teilmodell fiir den Brennstoffzel-
lenstack. Der Stack wird iiber einen Olkreislauf gekiihlt, der ebenfalls in dem Modell implemen-
tiert ist. Der Aufbau und die Funktionsweise des Modells ist in den betreuten studentischen Arbei-
ten [145] und [159] detailliert beschrieben. Fiir den Abfahrvorgang sollte die Brennstoffzelle aller-
dings vom Brenngaserzeugungssystem entkoppelt und mit einem separaten Medium gespult
werden. Ansonsten ist mit starker Degradation zu rechnen. Bekannte Phanomene der Brenn-
stoffzellendegradation bei Abschaltvorgangen sind im Anhang (Kapitel 15.6.2) zusammengefasst.
Aus diesem Grund wurde die HT-PEFC bei den Simulationsrechnungen ausgeschlossen und es
wurden lediglich Falle untersucht, bei denen die Brennstoffzelle wahrend des Abfahrvorgangs
vom System entkoppelt war.

4.2.3.5 Katalytbrenner

Aufgrund der komplizierten Geometrie wurde flir den Katalytbrenner ebenfalls ein eindimensiona-
les Modell erstellt. Im stationaren Zustand wird der Betrieb des Katalytbrenners mit einer Luftsto-
chiometrie von A.,45=1,3 simuliert und zudem 80 % der notwendigen Wassermenge im autother-
men Reformer (n(H20)/ n(C)=1,9) durch die Abwarme im Katalytbrenner verdampft.

Reaktionsanalyse

Im Katalytbrenner laufen die Oxidationsreaktionen von Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Methan
zusammen mit Sauerstoff ab (Gleichungen (2-10)-(2-12)). Auch hier wird davon ausgegangen,
dass alle Reaktionen homogen auf dem Katalysator ablaufen.

Abstraktion der Geometrie

Die technische Zeichnung des modellierten Katalytbrenners CAB 3 ist in Abbildung 4.13 darge-
stellt.
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Reformat/
Anodenabgas + Luft

Abbildung 4.13: Abstraktion der Geometrie des Katalytbrenners CAB 3 und berechnete Warmeiibergange im
Modell.

Der Monolithraum, indem das Anodenabgas/ Reformat zusammen mit Luft umgesetzt wird, ist als
Zylinder modelliert. Der Monolith selber wird wieder der Reaktorwand zugeordnet. Hinter dem
Monolithraum werden die Abgase in den inneren Stromungskanal eines Gleichstromwarmeuber-
tragers umgeleitet. Im aufBeren Strémungskanal befindet sich das zu verdampfende Wasser.
Beide Stromungskanale werden in dem Modell vereinfacht als konzentrische Ringspalte berech-
net.

Konvektive Warmeiibergénge

Das Modell des Katalytbrenners berechnet die folgenden Warmeibergange, welche in Abbildung
4.13 dargestellt sind:

e Fluid Monolith & Wand | < Fluid Umlenkung 1 (a);
e Fluid Umlenkung 1 < Wand Il < Fluid Umlenkung 2 (b);
e Fluid Umlenkung 2 «— Wand Ill (c).

Die Wandtemperaturen werden analog zu denen des autothermen Reformers oder des Wasser-
gas-Shift-Reaktors (vergleiche Kapitel 4.2.3.1 und 4.2.3.2) berechnet und sind deshalb hier nicht
mehr explizit angegeben. Die zur Berechnung notwendigen geometrischen Daten, Massen und
Stoffwerte sind im Anhang (Kapitel 15.2.3, Tabelle 15-12) gelistet.

Im Gegensatz zu den zuvor beschriebenen modellierten Warmetauschern muss im Falle des
Katalytbrenners ein Phaseniibergang modelliert werden. Der Warmeubergangskoeffizient auf der
Wasserseite wird demnach nach den im Anhang (Kapitel 15.2.2) beschriebenen Korrelationen fir
eine Zweiphasenstromung berechnet (Gleichungen (15-14)-(15-19)). Dem Fluidstrom auf der
Wasserseite wurden die Annahmen einer Ringstromung mit einem konstanten Stromungsdampf-
gehalt von x=0,5 zu Grunde gelegt. Der Warmetiibergangskoeffizient des konvektiven Anteils der
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Zweiphasenstromung berechnet sich analog zu dem der Einphasenstromung fiir einen Ringspalt.
Allerdings muss die veranderte Korrelation zur Bestimmung der Reynolds-Zahl fiir eine Zweipha-
senstrdomung (Gleichung (15-17)) angewandt werden.

Das Modell des Katalytbrenners

Das Gesamtmodell des Katalytbrenners zeigt Abbildung 4.14. Die Vermischung von Luft und
Anodenabgas/ Reformat, der Monolithraum, die Abgas- und Wasserseite des Gleichstromwarme-
tauschers und die Wasservermischung wurden jeweils in einzelnen ideal durchmischten, kontinu-
ierlich betriebenen Rihrkesselreaktoren modelliert. Die Wasservermischung, welche in der Reali-
tat aulRerhalb des Katalytbrenners stattfindet, wird an dieser Stelle mit in das Teilmodell einge-
gliedert.

Luft
O
[ 1
Reformat/ — SEEEEEd
Anodenabgas SN ]
. Abgas a
d
' (S SR
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Lo | H20Al.

Abbildung 4.14: Gesamtmodell des Katalytbrenners CAB 3.

4.2.3.6 Gesamtsystemmodell

Die zuvor beschriebenen Teilmodelle der einzelnen Reaktoren des Brennstoffzellensystems wur-
den zu einem Gesamtmodell zusammengeschaltet. Mit Hilfe des Gesamtsystemmodells wurden
Abfahrvorgange mit verschiedenen Betriebsparametern bezlglich der Abfahrdauer und vor dem
Hintergrund der Identifikation von Verbesserungspotentialen im System simuliert. Die Ergebnisse
der Simulationsrechnungen werden in Kapitel 9 dargestellt und bewertet.

Im nachsten Abschnitt werden die ersten experimentellen Ergebnisse beschrieben, die der Identi-
fikation kritischer Betriebsparameter dienten. Die Erlauterungen aus Kapitel 4.1 zur Methodik der
Versuchsdurchflihrung und -auswertung erleichtern das Verstandnis der Thematik des nachsten
und der darauffolgenden Kapitel.
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5 Identifikation kritischer Betriebsparameter

Bevor eine verbesserte Betriebsstrategie fiir das Brenngaserzeugungssystem erarbeitet werden
kann, missen die potentiell kritischen Zustande im System identifiziert werden. Die in Tabelle 3-2
zusammengestellten beobachteten Phanomene dienen hierbei als erste Anhaltspunkte. Um al-
lerdings tiefer die fur einen konstanten Dauerbetrieb maRgeblichen Parameter zu erforschen,
wurden eine Reihe von Untersuchungen auf Systemebene durchgefihrt (vergleiche Methodik der
Arbeit, Kapitel 1.3), welche in diesem Kapitel naher erlautert werden. Der folgende Abschnitt fasst
die markanten Ergebnisse aus den Systemtestreihen mit den Packages 1, 2 und 4 zusammen.
Da bestimmte Phanomene mehrfach beobachtet wurden, werden an dieser Stelle lediglich aus-
gewahlte Beispiele gezeigt, um die Problematik zu verdeutlichen. Alle folgenden Ergebnisse be-
ziehen sich auf den Wassergas-Shift-Katalysator A.

5.1 Kritische Zustande im stationaren Betrieb

In der Testreihe mit dem Package 2 sollte die Stabilitat des Wassergas-Shift-Reaktors 4 unter
verschiedenen Betriebsparametern untersucht werden. Die Verschaltung des Package 2 ist in der
Teststandsbeschreibung in Kapitel 4.1.1.2, Abbildung 4.4 zu finden. Die Testreihe bestand aus
zwei Teilen, in denen unterschiedliche Kraftstoffe, Voll- und Teillast sowie Methoden der Kataly-
satorregeneration getestet wurden. Detaillierte Informationen zum ersten Teil der Testreihe sind
zudem in [71] zu finden.

Abbildung 5.1 zeigt wie sich die Kohlenmonoxidkonzentration am Ausgang der Niedertemperatur-
Stufe Uber den Verlauf des ersten Teils der Testreihe entwickelte. Bei der Darstellung handelt es
sich um gemittelte Konzentrationen tUber dem Auswertebereich. Der Wassergas-Shift-Reaktor
wurde bei Eintrittstemperaturen der Hochtemperatur-Stufe zwischen 380-400 °C und Eintritts-
temperaturen der Niedertemperatur-Stufe zwischen 290-330 °C betrieben. In den ersten vier
Versuchen, die jeweils zwischen 1 h und 2 h andauerten, wurde der Kraftstoff GtL-Kerosin einge-
setzt. Neben einem sehr niedrigen Siedebereich von 150-200 °C verflgt dieser Kraftstoff eben-
falls Uber eine geringe Menge an Aromaten (vergleiche Tabelle 2-1). Innerhalb der ersten vier
Tests konnte ein stabiler Betrieb des WGS-Reaktors nachgewiesen werden, wobei die CO-
Konzentration stets innerhalb des Toleranzbereichs der HT-PEFC von 1,25 Vol.-% CO (trocken)
blieb. Eine erste Deaktivierung des Reaktors konnte wahrend des 3,5-stlindigen Versuchs 5 mit
dem Kraftstoff NExBTL-Diesel beobachtet werden. Der Kraftstoff NExBTL-Diesel beinhaltet eben-
falls nur eine geringe Konzentration an Aromaten, allerdings weist er einen deutlich héheren Sie-
debereich von 190-321 °C auf. Die Deaktivierung konnte neben einem ansteigenden CO-Gehalt
ebenfalls daran erkannt werden, dass die Temperaturdifferenz der HTS-Stufe iber den Betriebs-
zeitraum abfiel. Demgegenulber schien die NTS-Stufe ihren Betrieb konstant fortgesetzt zu ha-
ben. Nachdem in Versuch 6 zu Teillast zurlickgekehrt worden war, konnte ein konstanter Betrieb
fur eine Stunde beobachtet werden. Weiterhin sank die CO-Konzentration auf einen Wert von
0,9 Vol.-%, was durch die langere Verweilzeit der Reaktanden im WGS-Reaktor begrindet wer-
den kann. Das Umschalten zu HC-Kerosin, einem Kraftstoff mit einem niedrigen Siedebereich
von 150-260 °C und einem hohen Aromatenanteil von circa 18 Vol.-% fiihrte dazu, dass die HTS-
Stufe eine leichte kontinuierliche Deaktivierung innerhalb des 17 h-Betriebs erlitt.
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GTL-Kerosin HC-Kerosin
NEXBTL-Diesel Ultimate-Diesel

5,5 Volllast
5,0 M ] Teillast

= " 1Grenzbereich fur HT-PEFC
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Abbildung 5.1:  Kohlenmonoxidkonzentration (trocken) am Austritt des Wassergas-Shift-Reaktors uber Ver-
suchsreihe Package 2, Teil 1. Messwerte nach ,Prima 600 S*. Nachgebildet aus [160] mit Ge-
nehmigung von ECS — The Electrochemical Society.

An dieser Stelle konnte zudem auch beobachtet werden, dass die NTS-Stufe mit zunehmender
Alterung der HTS-Stufe die Arbeit dieser libernahm. Dies lieR sich an einer ansteigenden Tempe-
raturdifferenz zwischen Reaktorein- und -ausgang identifizieren. Dieses Verhalten konnte in jegli-
chen Systemtests stets nachvollzogen werden. Folglich ,puffert” die NTS-Stufe fiir eine gewisse
Zeit eine sinkende Aktivitat in der HTS-Stufe. Dadurch wird weiterhin, wie in Versuch 8 beobach-
tet werden konnte, der Grenzbereich der CO-Konzentration nicht sofort Uberschritten. Wie in Ver-
such 6 konnte auch in Versuch 9 bei Teillast ein stabiler Betrieb beobachtet werden. Eine drasti-
sche Deaktivierung wurde in den Versuchen 10 und 11 mit Ultimate-Diesel gemessen. Ultimate-
Diesel von Aral ist ein Kraftstoff mit hohem Anteil an Aromaten (14 Vol.-%) sowie einem deutlich
erhohten Siedebereich (237-387 °C). Die beiden Versuche 10 und 11 werten einen 21-stiindigen
Betrieb unter Volllast zu Anfang und Ende der Periode aus. In diesem Test deaktivierten zum
ersten Mal beide WGS-Stufen kontinuierlich und der CO-Gehalt erreichte einen Wert von lber
5 Vol.-%. Daraus deutet sich an, dass besonders Kraftstoffe mit hohem Aromatengehalt und ho-
hem Siedebereich kritisch flir den Betrieb des Wassergas-Shift-Reaktors sind. In Versuch 12
konnte bei Teillast ein erneut stabiler Betrieb beobachtet werden, jedoch lediglich auf niedrigerem
Aktivitatsniveau als in den Teillastversuchen zuvor. Test 13 diente dazu, die bisher beobachtete
Deaktivierung zu quantifizieren. Im Vergleich zu den Tests 1-4 und 7 zeigte sich, dass der Reak-
tor nur noch deutlich weniger CO umsetzen konnte. Dies spiegelte sich in einer mittleren CO-
Konzentration von 2,55 Vol.-% wider, resultierend aus einer starken, kontinuierlichen Deaktivie-
rung der HTS-Stufe. Interessanterweise zeigte sich jedoch, dass die anfangliche Aktivitat, ge-
messen an der Temperaturdifferenz zu Beginn des jeweiligen Versuchs, in Versuch 13 nur ge-
ringflgig unter dem Niveau aus Versuch 1 lag. Das Phanomen einer schnell deaktivierenden
HTS-Stufe mit initial hoher Aktivitat konnte in zahlreichen weiteren Versuchen fiir den Katalysator
A bestatigt werden. Begriindet werden kann die initial hohe Aktivitdt der HTS-Stufe zu Beginn
eines neuen Versuchs durch einen regenerativen Effekt durch das Spullen mit Ny und Luft beim
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Abfahrprozess des Systems. Das System musste hier jeweils heruntergefahren werden um die
Kraftstoffe zu wechseln. Zwei unplanméaBige Abschaltungen zwischen den Versuchen 1 und 2
sowie 7 und 8, bedingt durch einen erhéhten Druck an der Wasserdise des Katalytbrenners und
eine erhohte Temperatur im Katalysator des Katalytbrenners, hatten keine Auswirkung auf die
Aktivitat des WGS-Katalysators. Bei den unplanmaRigen Abfahrvorgangen wurden die Reaktoren
direkt mit Stickstoff gespuilt.

Im zweiten Teil der Testreihe wurden die Betriebsparameter fir die Niedertemperatur-Stufe an-
gepasst, um bei bereits zum Teil deaktivierter Hochtemperatur-Stufe niedrigere CO-
Konzentrationen zu erreichen. Die eingespritzte Wassermenge wurde reduziert um die Tempera-
tur zu erhdhen. Damit konnte die Reaktionskinetik verbessert werden. Wie in Abbildung 5.2 dar-
gestellt, zeigte sich ein optimaler CO-Umsatz bei NTS-Austrittstemperaturen zwischen 380-
390 °C, bei denen das Thermodynamische Gleichgewicht erreicht wurde. In einigen Fallen tber-
schritt der gemessene CO-Umsatz sogar das Thermodynamische Gleichgewicht. Dies ist auf
Ungenauigkeiten bei der Temperatur- und Gaskonzentrationsmessung zurickzufiihren. Den Er-
gebnissen aus Abbildung 5.2 entsprechend wurde die Eintrittstemperatur der NTS auf circa
350 °C erhoht. Weiterhin wurden im zweiten Teil der Testreihe die Betriebsperioden pro Kraftstoff
erhoht, um einen Eindruck der Katalysatorstabilitat iber einen langeren Zeitraum zu erhalten. Die
Betriebsdauer variierte im Bereich zwischen auf 32-51 h. Abseits der bereits untersuchten Kraft-
stoffe wurde GtL-Kerosin durch EcoPar-Diesel ersetzt. Dieser Kraftstoff ist durch einen sehr ho-
hen Siedebereich von 268 °C-378 °C und einen niedrigen Aromatengehalt von <0,5 Vol.-% cha-
rakterisiert. Im zweiten Teil der Testreihe wurde das System stets bei Volllast betrieben. Aufgrund
von Problemen mit der Teststandsperipherie konnte nur ein Lastpunkt von 95 % erreicht werden.
Neben den Experimenten Uber einen langeren Zeitraum wurden Regenerationsversuche und
Reproduktionstests mit NExBTL-Diesel durchgefihrt.
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Abbildung 5.2: Bestimmung des optimalen Betriebspunkts fir die NTS-Stufe bei bereits zum Teil deaktivierter
HTS-Stufe.

Abbildung 5.3 veranschaulicht die CO-Konzentration am Austritt des WGS-Reaktors tber den
zweiten Teil der Package 2-Testreihe. Bei den grau hinterlegten Reproduktionstests handelt es
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sich entweder um eigenstandige Tests, bei denen die ersten vier Betriebsstunden ausgewertet
wurden oder um den mittleren CO-Gehalt eines Langzeittests innerhalb der ersten vier Betriebs-
stunden. Mittels dieser Werte kann der Zustand des WGS-Reaktors zum gleichen Zeitpunkt nach
Versuchsstart in unterschiedlichen Tests verglichen werden. Die grin punktierten Linien verdeut-
lichen zwischenzeitlich durchgefiihrte Regenerationstests. Ab dem ersten Langzeitversuch mit
NEXBTL-Diesel zeigte sich erneut eine sehr schnelle Deaktivierung der HTS-Stufe. Wie in allen
Folgeversuchen ebenfalls bestatigt werden konnte, deaktivierte die Stufe allerdings nicht voll-
standig, sondern erreichte ein ,Sattigungsniveau“ bei einer Temperaturdifferenz zwischen 10-
20 K. Allerdings alterte nun auch die NTS-Stufe kontinuierlich Uber die Testreihe bei dem neuen,
erhéhten Betriebstemperaturniveau. Die Deaktivierung der NTS-Stufe war bei dem ersten Ver-
such mit NExBTL-Diesel relativ moderat. Am stérksten deaktivierte sie im folgenden Langzeitver-
such mit Ultimate-Diesel. Wie aus Abbildung 5.3 ersichtlich, stieg die durchschnittliche CO-
Konzentration auf 3,7 Vol.-% in Versuch 3 an.

NExBTL-Diesel HC-Kerosin
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2 9,51 Reproduktion
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Abbildung 5.3:  Kohlenmonoxidkonzentration (trocken) am Austritt des Wassergas-Shift-Reaktors tiber Ver-
suchsreihe Package 2, Teil 2. Messwerte nach ,Prima 600 S*.

Das typische Verhalten der beiden WGS-Stufen ist beispielhaft fir Versuch 3 in Abbildung 5.4
dargestellt. Neben den Ein- und Austrittstemperaturen beider Stufen sind die Temperaturdifferen-
zen aufgetragen. Es ist deutlich zu erkennen, dass die Austrittstemperatur der HTS-Stufe in den
ersten 500 min von circa 447 °C auf 428 °C abfiel, wahrend die Eintrittstemperatur ungefahr kon-
stant blieb. Entsprechend sank die Temperaturdifferenz. Bei der NTS-Stufe fiel die Temperatur-
differenz Uber den vollstdndigen Betriebszeitraum von 47 h konstant ab. Die regelmafRligen
Schwankungen in den Temperaturen waren auf Tag- und Nachtprofile wahrend des Betriebs in
einem Wintermonat zuriickzufiihren. Die Fluktuationen bei Minute 370 und 1880 konnten durch
schwankende Temperaturen am Reformeraustritt begriindet werden. Im Bereich zwischen Minute
1320-1370 brachen die NTS-Temperaturen ein, da die eingespritzte Wassermenge von 1300 g/h
auf 1350 g/h erhoht wurde.
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Abbildung 5.4:  Typischer Verlauf der Katalysatoraktivitat innerhalb des zweiten Teils der Testreihe mit Package
2. Als Beispiel wurde der Versuch 3 mit dem Kraftstoff Ultimate-Diesel gewahlt.

Ahnliche Temperaturverldufe konnten zudem bei den zwei folgenden Langzeittests mit HC-
Kerosin (Versuch 5) und EcoPar-Diesel (Versuch 10) beobachtet werden. Aufgrund der Deakti-
vierung der NTS-Stufe konnte die CO-Konzentration nicht stabil gehalten werden. Folglich war in
allen Versuchen ein kontinuierlicher Anstieg der CO-Konzentration auf Spitzenwerte bis zu
4,4 Vol.-% zu beobachten. Die Degradation des WGS-Reaktors konnte zudem dadurch verifiziert
werden, dass der CO-Gehalt am Reformeraustritt bis auf kleinere Schwankungen in Abhangigkeit
des untersuchten Kraftstoffs konstant blieb.

Mittels der Reproduktionstests konnte das Maf} der Deaktivierung im WGS-Reaktor fir jeden
Kraftstoff analysiert werden. Es zeigte sich die folgende Tendenz fiir eine Korrelation zwischen
Katalysatordegradation und verwendetem Kraftstoff: Kraftstoffe mit hohem Anteil an Aromaten
und einem hohen Siedebereich (zum Beispiel Ultimate-Diesel) fihren zu einer starkeren Deakti-
vierung als Kraftstoffe mit lediglich hohem Anteil an Aromaten (zum Beispiel HC-Kerosin) und
diese wiederum zu einer stérkeren Degradation als Kraftstoffe mit lediglich hohem Siedebereich
(zum Beispiel EcoPar-Diesel). Beim Vergleich der Reproduktionstestergebnisse vor und nach
den einzelnen Langzeittests wurde aber beobachtet, dass HC-Kerosin starkere Alterung (Versuch
4/ 7) hervorrief als Ultimate-Diesel (Versuch 2/ 4). Allerdings wurde nach dem Langzeittest mit
HC-Kerosin, im Gegensatz zu den anderen Dauerversuchen, nicht mehr gesondert regeneriert,
was den hohen CO-Gehalt in Versuch 7 erklaren kénnte. Nach der obigen Korrelation lasst sich
vermuten, dass der Umsatz bei Kraftstoffen mit hohem Aromatengehalt und Siedebereich nicht
vollstandig gewesen ist und dies zur Deaktivierung im WGS-Reaktor gefiihrt haben kdnnte. Aller-
dings muss hierbei erwahnt werden, dass die Versuche mit einem Katalysator durchgefihrt wur-
den, der hintereinander mit allen Kraftstoffen betrieben wurde. Es ist nicht auszuschliel3en, dass
der Katalysator zu verschiedenen Punkten im Testzyklus unterschiedliche Grade der Deaktivie-
rung durchlaufen hat und dies nicht vollstandig auf den eingesetzten Kraftstoff zurlickzufiihren ist.

Um den Kraftstoffumsatz im Reformer zu untersuchen, wurden C,-Cg-Kohlenwasserstoffe mittels
Gaschromatographie/ Massenspektrometrie-Analyse (siehe Kapitel 4.1.1.3) im stationdren Be-
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trieb gemessen. Wie in der Literatur aus Kapitel 3.2.1.4 beschrieben, kénnten héhere Kohlen-
wasserstoffe aus einem unvollstédndigen Kraftstoffumsatz zu einer WGS-Katalysatordeaktivierung
flihren, beispielsweise durch Blockade der aktiven Zentren oder Kohlenstoffbildung.
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Abbildung 5.5:  Unterschiedliche Konzentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe hinter dem Reformer und dem
Wassergas-Shift-Reaktor bei stationdrem Betrieb. Messwerte nach ,HP 6890 Series* und ,HP
G1099A". Nachgebildet aus [160] mit Genehmigung von ECS — The Electrochemical Society.

Abbildung 5.5 zeigt die Konzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe einiger ausgewahlter Ver-
suche des zweiten Teils der Testreihe. Die gemessenen Konzentrationen héherer Kohlenwasser-
stoffe im ersten Teil der Testreihe werden detailliert in [71] beschrieben. Bei der Darstellung wur-
de sich auf die Experimente beschrankt, wahrend denen Messungen hinter dem Reformer und
dem Wassergas-Shift-Reaktor durchgefiihrt wurden. Die Messergebnisse hinter dem Reformer
zeigten generell sehr niedrige Konzentrationen, was fiir einen hohen Kraftstoffumsatz im stationa-
ren Zustand spricht. Typischerweise lag dieser bei Werten >99,9 %. Die hochste Gesamtkonzen-
tration wurde in Versuch 3 mit Ultimate-Diesel gemessen. Diese betrug allerdings lediglich
21 ppmv. Im ersten Teil der Versuchsreihe lag die Maximalkonzentration bei =16 ppmv [71].
Hochste Konzentrationen wurden stets fir Ethen und Propen detektiert, kleinere Mengen hinge-
gen fir Butene, Pentene, Hexen und Benzol. Generell konnte keine eindeutige Korrelation zwi-
schen dem eingesetzten Kraftstoff und der Art und Menge an gemessenen héheren Kohlenwas-
serstoffen identifiziert werden. Es scheint daher schwierig, die gemessenen Konzentrationen an
Kohlenwasserstoffen mit der beobachteten Deaktivierung des WGS-Reaktors in Abhangigkeit
des Kraftstoffs (siehe oben) zu korrelieren. Allerdings konnte festgestellt werden, dass die Kon-
zentrationen an hoheren Kohlenwasserstoffen bei Teillast durchschnittlich niedriger waren als bei
Volllast und die Mengen uber die Dauer der Langzeittests angestiegen sind, was eindeutig zu
den beobachteten Deaktivierungsphanomenen des WGS-Reaktors korreliert. Weiterhin zeigte
sich ein besserer Umsatz im Reformer nach den Regenerationstests, was fir eine gewisse Kata-
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lysatordeaktivierung im Reformer spricht. Werden die Konzentrationen hinter dem Reformer mit
denen hinter dem WGS-Reaktor verglichen (Abbildung 5.5), so ist zu erkennen, dass die Kon-
zentrationen hinter dem Reformer im Durchschnitt héher lagen als die hinter dem WGS-Reaktor.
Zudem ist es zur Hydrierung eines Teils der Alkene Ethen und Propen zu Ethan und Propan ge-
kommen. Dieses Ergebnis kann als positiv gewertet werden, weil Alkene als potentielle Kohlen-
stoffvorlaufer umgesetzt wurden. Als negativ kann demgegeniber bewertet werden, dass
dadurch aktive Zentren auf der WGS-Katalysatoroberflache belegt wurden. Ein Zusammenhang
zwischen den beobachteten Nebenreaktionen und der WGS-Katalysatordeaktivierung konnte mit
diesen Ergebnissen allerdings nicht belegt werden. Auf den unvollstandigen Kraftstoffumsatz wird
im weiteren Verlauf des Kapitels 5 noch genauer eingegangen.

Basierend auf den Informationen aus der Literatur (siehe Kapitel 3.2.2) sollte wahrend der Rege-
nerationstests untersucht werden, ob die Katalysatoren mit heiRer Luft oder einem Luft/ Wasser-
dampfgemisch regeneriert werden konnen. Die Regenerationstests wurden separat zu den ande-
ren Tests durchgefiihrt, das heillt die Reaktoren waren kalt bevor der Regenerationsprozess be-
gann. Die Luftvolumenstrdme wurden im Bereich zwischen 4700 Iy/h und 4900 Iy/h variiert, der
Wassermassenstrom betrug 900 g/h. Das Spullmedium wurde auf Temperaturen zwischen
300 °C und 310 °C erhitzt. Obwohl in der Literatur zumeist hdhere Temperaturen empfohlen wer-
den, limitierte die Teststandsinfrastruktur eine weitere Erhéhung. In nahezu allen Fallen konnten
beim Aufheizen der Reaktoren bei Temperaturen >200 °C kleine Temperaturpeaks im WGS-
Reaktor in beiden Stufen beobachtet werden, was fir eine exotherme Oxidation von verbliebenen
Oberflachenspezies spricht. In allen Fallen konnte mit dieser Methodik Katalysatoraktivitat zu-
riickgewonnen werden (siehe Abbildung 5.3), wobei die initiale Aktivitat des frischen Katalysators
nicht vollstdndig wiederhergestellt werden konnte. Daraus wird deutlich, dass neben reversiblen
Degradationseffekten ebenfalls eine irreversible Deaktivierung des Katalysators aufgetreten ist.
Die Ergebnisse ermdglichen aber keinen eindeutigen Schluss daruber, ob der beobachtete posi-
tive Effekt aus der separaten Regenerationsmethodik stammt oder die Aktivitat allein durch das
Spulen mit Luft und N, wahrend des Abfahrens des Systems (wie oben im ersten Teil der Test-
reine bereits beschrieben) zurlickgewonnen werden konnte. Weiterhin konnte kein zusatzlich
positiver Regenerationseffekt beobachtet werden, wenn Wasserdampf mit hinzugegeben wurde.
Eine Regenerationsdauer zwischen 4 h und 20 h hatte ebenso keinen Einfluss darauf, wie lange
der Regenerationseffekt anhielt und wie effektiv dieser war. In der Regel war der Effekt nur von
kurzer Dauer. Die gewonnenen Erkenntnisse bestatigten das Wissen aus der Literatur.

Auch hier entwickelten sich die bereits im ersten Teil der Versuchsreihe angesprochenen typi-
schen Degradationsprofile in der HTS-Stufe. Abbildung 5.6 zeigt die Versuche 1-11 des zweiten
Teils der Testreihe mit Package 2. Dargestellt ist der Verlauf der HTS-Austrittstemperatur tGber
die ersten 3 Betriebsstunden bei konstanter Eintrittstemperatur im Bereich von 400 °C bis 410 °C.
Bemerkenswerterweise pragte sich das Temperaturprofil zum Ende der Versuchsreihe in einigen
Fallen nicht mehr so stark aus wie noch zu Anfang. Dies deutet darauf hin, dass die HTS-Stufe
nach den zahlreichen Versuchen starker degradiert ist und dass durch die Regeneration nach
und nach immer weniger Aktivitat zurickgewonnen werden konnte. Weiterhin ist anzumerken,
dass sich die Temperaturprofile unabhangig vom eingesetzten Kraftstoff auspragten.
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Abbildung 5.6:  Profil der HTS-Austrittstemperatur innerhalb der ersten drei Betriebsstunden.

Zwei weitere Testreihen wurden mit den Packages 1 und 4 durchgefiihrt. In Package 1 sind der
autotherme Reformer AH1, der Wassergas-Shift-Reaktor 3 und der Katalytbrenner 2.3 verbaut
(vergleiche Tabelle 4-1). Der Teststand wurde analog zu dem bei Package 2 aufgebaut, welcher
in Abbildung 4.4 zu sehen ist. Bei Package 4 wurden der ATR AH 2, der WGS 4 und der CAB 3
verbaut. Das FlieRbild unterscheidet sich aufgrund der Reformerbauweise und ist in Abbildung
4.5 dargestellt. In beiden Testreihen wurden erneut die Kraftstoffe NExBTL-Diesel, Ultimate-
Diesel, HC-Kerosin und EcoPar-Diesel mit dem Wassergas-Shift-Katalysator A untersucht. Ziel
der Versuche in beiden Packages war es, die Reaktoren mdoglichst schonend zu betreiben und
nur wenige Parameter zu andern, um die beobachteten Deaktivierungseffekte eindeutiger den
Ursachen zuordnen zu kénnen. Generell lieRen sich die meisten Phdnomene aus der Testreihe
mit Package 2 bestatigen, wie zum Beispiel eine schnell deaktivierende HTS-Stufe, die temporar
durch die NTS-Stufe kompensiert werden kann. Interessanterweise zeigte sich in beiden Testrei-
hen eine kontinuierliche Deaktivierung der HTS-Stufe von den ersten Stunden an, ohne erkenn-
bare kritische Betriebszustande wie beispielsweise Teststandsausfalle, Temperaturspitzen oder
Anhnliches. Dies l&sst vermuten, dass bereits die Auslegungsparameter wie Temperaturniveau
oder Raumgeschwindigkeit problematisch fir einen Dauerbetrieb des Reaktors sein kdnnen. Es
ist auch denkbar, dass der Reaktor durch kritische Bedingungen beim haufigen An- und Abfahren
des Systems deaktiviert. Aufgrund dessen befasst sich das Kapitel 5.2 mit den Gegebenheiten im
transienten Zustand. Im Gegensatz zu den Ergebnissen mit Package 2 konnte wahrend der Ver-
suchsreihen mit den Packages 1 und 4 das typische HTS-Temperaturprofil mit steil abfallender
Austrittstemperatur zum Teil nicht beobachtet werden. In diesen Fallen sank die Austrittstempera-
tur kontinuierlich Gber den Betriebszeitraum ab. Das Spulen mit Luft und Stickstoff nach dem
Abfahren des Systems zeigte auch bei Package 1 einen gewissen regenerativen Effekt, der sich
in einer anfanglich verbesserten WGS-Aktivitat widerspiegelte. Allerdings uberlagerte eine irre-
versible Deaktivierung der HTS-Stufen in beiden Packages zum Teil vorliegende Regenerations-
effekte. Dadurch driftete die CO-Konzentration Uber beide Testreihen kontinuierlich in Bereiche
jenseits der Toleranzgrenze der HT-PEFC. Ebenso wurden vereinzelt separate Regenerations-
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versuche im spateren Verlauf beider Testreihen durchgefihrt, die allerdings aufgrund der irrever-
siblen Deaktivierung nicht von Erfolg gepragt waren. Das Verhalten des Wassergas-Shift-
Katalysators A (iber die beiden Testreihen und die gemessenen Temperaturdifferenzen und CO-
Konzentrationen sind im Anhang (Kapitel 15.3, Tabelle 15-13 und Tabelle 15-14) zusammenge-
fasst.

In Package 1 wurde die Eintrittstemperatur der NTS-Stufe im Temperaturfenster zwischen 260 °C
und 350 °C variiert. Hierbei zeigte sich zunachst ein stabiler Betrieb unabhangig vom eingesetz-
ten Kraftstoff. Bei einem nahezu identischen Temperaturniveau war bei Package 2 ebenfalls kei-
ne Deaktivierung zu beobachten gewesen (siehe oben). Allerdings deaktivierte die NTS-Stufe
deutlich nach mehreren kritischen An- und Abfahrvorgangen, die in Kapitel 5.2 noch detailliert
beleuchtet werden. Zum Ende der Testreihe waren beide WGS-Stufen nahezu vollstandig deakti-
viert (vergleiche Anhang, Kapitel 15.3, Tabelle 15-13).

Bei der Testreihe mit Package 4 zeigte sich interessanterweise kaum ein Unterschied im Grad
der Deaktivierung zwischen Voll- und Teillast, wie er noch wahrend der Versuche mit Package 2
beobachtet wurde. Demgegenuber konnte aber auch hier bei der HTS-Stufe eine ,Sattigung” in
der Deaktivierung beobachtet werden. Die Stufe erhielt bis zum Ende der Versuchsreihe stets
eine Temperaturdifferenz von circa 20 K aufrecht. Auch hier fiihrte ein unerwiinschter Abfahrvor-
gang zu starker irreversibler WGS-Deaktivierung, welcher im folgenden Kapitel 5.2 aufgegriffen
wird. Zum Ende der Testreihe wurde in zwei Kurzversuchen Uberprift, wie der CO-Gehalt beein-
flusst werden konnte, wenn die eingespritzte Wassermenge zwischen HTS- und NTS-Stufe auf
null reduziert wurde. Es zeigte sich, dass die NTS-Stufe mit verbesserter Kinetik einen héheren
CO-Umsatz erzielen konnte, allerdings die starke Deaktivierung der HTS-Stufe nicht kompensiert
wurde. Die CO-Konzentration am WGS-Austritt erreichte Durchschnittswerte zwischen 3,3 Vol.-%
und 4,1 Vol.-%. Aufgrund der kurzen Versuchsdauer bei dem HTS-Temperaturniveau und den
niedrigen CO-Konzentrationen nahe am Thermodynamischen Gleichgewicht konnte hier nicht die
Vermutung aus der Package 2-Testreihe bestatigt werden, dass die NTS-Stufe bei einem erhoh-
ten Temperaturniveau deutlicher deaktiviert (sieche oben, zweite Testreihe Package 2). Die zuvor
beschriebenen Ergebnisse kénnen mit Hilfe von Tabelle 15-14 aus dem Anhang (Kapitel 15.3)
abgeglichen werden.

Diskussion

Die Untersuchungen auf Systemebene im stationdren Zustand dienten dazu, erste Erkenntnisse
Uber mogliche Deaktivierungsphanomene des Wassergas-Shift-Katalysators zu erlangen. Die
Versuche erlauben die Identifikation einiger potentiell kritischer Parameter. Die Haupterkenntnis-
se sind:

Katalysator A:
o Die Hochtemperatur-Shift-Stufe erfahrt kritischere Betriebsbedingungen als die Nieder-
temperatur-Shift-Stufe.

e In jedem Fall ist eine starke reversible sowie irreversible Deaktivierung der Hochtempera-
tur-Shift-Stufe zu beobachten, auch ohne offensichtlich kritische Betriebsphasen.
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Kritische Betriebsparameter im stationdren Zustand kdénnten sein: Temperaturniveau,
Raumgeschwindigkeit, Reformatzusammensetzung/ Reformatqualitat.

Die Niedertemperatur-Shift-Stufe arbeitet wesentlich stabiler als die Hochtemperatur-
Shift-Stufe und deaktivierte nur in wenigen Fallen, besonders deutlich aber bei héheren
Temperaturen.

Unter Volllast sind in vielen Fallen eine merklich starkere Deaktivierung und schlechtere
Umsatze im Vergleich zu Teillast zu erkennen. Eine langere Verweilzeit ist positiv.

Kraftstoff:

Unabhangig vom Kraftstoff ist stets Deaktivierung zu beobachten.

Eine mogliche Korrelation zwischen der Deaktivierung des WGS-Katalysators und dem
Kraftstoff lautet: Kraftstoffe mit hohem Anteil an Aromaten und einem hohen Siedebereich
(zum Beispiel Ultimate-Diesel) sind kritischer als Kraftstoffe mit lediglich hohem Anteil an
Aromaten (zum Beispiel HC-Kerosin) und diese sind wiederum kritischer als Kraftstoffe
mit lediglich hohem Siedebereich (zum Beispiel EcoPar-Diesel).

Es wurde ein unvollstandiger Kraftstoffumsatz im stationéren Zustand beobachtet:
o Maximalkonzentration an héheren Kohlenwasserstoffen: 21 ppmv.
o Bei Volllast niedrigerer Umsatz als bei Teillast.
o Keine Korrelation zum eingesetzten Kraftstoff.
o Unterschiedlich hohe Konzentrationen hinter ATR und WGS erkennbar.

o Nebenreaktionen (Hydrierung) identifiziert.

Regeneration:

Das Abfahren in Luft und N, bewirkt einen regenerativen Effekt.

Eine separate Regeneration ist moglich mit Luft beziehungsweise Luft/ Wasserdampf bei
einer Temperatur von circa 300 °C.

Die Dauer (4-20 h) der Regenration hat einen marginalen Einfluss auf deren Effektivitat.
Die Zugabe von Wasserdampf bewirkt keinen zusatzlich positiven Effekt.

Es kann nur temporar regeneriert werden.

Die hier aufgelisteten Erkenntnisse und Beobachtungen werden erneut in Kapitel 5.3 aufgegriffen
und mit den Erkenntnissen aus dem transienten Zustand korreliert (Kapitel 5.2), um konkretere
Aussagen zu kritischen Betriebsparametern fir den WGS-Reaktor machen zu kdnnen.

5.2

Kritische Zustande im transienten Betrieb

UnplanmaBige kritische An-/ Abfahrvorgénge

Wie bereits in Kapitel 5.1 angesprochen, kam es in den Testreihen mit Package 1 und 4 zu kriti-

schen unerwiinschten Abschaltvorgangen. Diese sollen hier im Weiteren detailliert beschrieben
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werden, da sie weitere Ansatzpunkte fir mogliche Deaktivierungsgrinde des WGS-Reaktors
offenlegen.

Innerhalb der Testreihe mit Package 1 kam es zu einem kritischen unerwiinschten Abfahrvor-
gang, indem eine beschadigte Begleitheizung den FI-Schalter ausléste und dadurch die Reakto-
ren bei konstanter Kraftstoffzufuhr auskiihlten. Dies ist in Abbildung 5.7 dargestellt. Es ist zu er-
kennen, dass die Temperaturen in der Mischkammer und im Monolithen des Reformers ab Minu-
te 6780 deutlich absanken. Ebenso fielen die Temperaturen in den Monolithen der HTS- und
NTS-Stufe. Durch einen verschlechterten Kraftstoffumsatz bei niedrigeren Temperaturen stiegen
gleichzeitig die Konzentrationen hdherer Kohlenwasserstoffe merklich an. Den grofiten Anstieg
verzeichnete Benzol. Hinter dem Reformer konnten Konzentrationen von bis zu 187 ppmv ge-
messen werden, hinter dem Wassergas-Shift-Reaktor von bis zu 156 ppmv. Die Peaks konnten
Uber einen Zeitraum von circa 40 min gemessen werden. In der Abbildung muss beachtet wer-
den, dass bei der Datenaufnahme der Gaskonzentrationen nur alle 10 min drei Werte gemessen
wurden, dazwischen aber die Messwerte aus optischen Griinden ohne Interpolation miteinander
verknlpft sind. Das bedeutet, dass zwischenzeitlich auch héhere Konzentrationen aufgetreten
sein kénnen. Allgemein lasst sich festhalten, dass durch den unbeabsichtigten Abfahrvorgang der
Wassergas-Shift-Reaktor Uber einen langeren Zeitraum mit deutlich erhdhten Konzentrationen an
Benzol, verglichen zum stationaren Betrieb (siehe typische Werte in Abbildung 5.5), belastet wur-
de. Dies ist als kritisch zu bewerten, da das aromatische Molekil Benzol als Kohlenstoffvorldufer
bekannt ist [15]. Die dhnlich hohen Konzentrationen hinter dem Reformer und dem Wassergas-
Shift-Reaktor kdnnten allerdings darauf hinweisen, dass Benzol den Reaktor ohne schadliche
Nebenreaktionen passiert hat.
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Abbildung 5.7:  Konzentrationsverlauf hoherer Kohlenwasserstoffe hinter dem ATR und dem WGS wahrend des
unplanmaRigen Abschaltens von Package 1. Messwerte nach ,,MultigasT'\’| 2030D* und ,Cirrus
2"

Beim Wiederanfahren des Systems flir den nachsten Test kam es zu starken Problemen wah-
rend der Kraftstoff im Reformer ziindete. Es traten deutliche Temperaturpeaks im Wassergas-
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Shift-Reaktor auf. Ausgehend von einer Ziindtemperatur von =200 °C im WGS-Reaktor wurden
Temperaturen von 407 °C in der HTS-Stufe und 280 °C in der NTS-Stufe erreicht. Obwohl kurz-
zeitige, starke Temperaturgradienten einen kritischen Einfluss auf den WGS-Reaktor haben kon-
nen, sind die erreichten Endtemperaturen an dieser Stelle eher als unkritisch zu bewerten, da das
Betriebstemperaturfenster des Reaktors nicht iberschritten wurde.

Im weiteren Verlauf der Testreihe verursachte die defekte Begleitheizung immer wieder Proble-
me, sodass es insgesamt zu drei kritischen Abfahrvorgangen mit hohen Benzolpeaks kam.
Ebenso traten immer wieder Probleme wahrend des Kraftstoffziindens im Reformer auf, was
Temperaturpeaks im WGS-Reaktor hervorrief. Die maximalen Benzolkonzentrationen lagen zwi-
schen 54 ppmv und 120 ppmv hinter dem ATR und zwischen 95 ppmv und 140 ppmv hinter dem
WGS-Reaktor. Auffallig war, dass die Konzentrationen wahrend des zweiten und dritten Ab-
schaltvorgangs hinter dem Reformer niedriger waren als hinter dem WGS-Reaktor. Die Dauer der
Peaks lag im Bereich zwischen 20 min und 30 min. Die Temperaturpeaks schwankten und er-
reichten Maximaltemperaturen bis zu 470 °C in der HTS-Stufe und bis zu 420 °C in der NTS-
Stufe. Bezogen auf die durchschnittlich gemessene CO-Konzentration deaktivierten beide Stufen
des WGS-Reaktors iber den Versuchsverlauf von 3,7 Vol.-% auf 9,0 Vol.-%. Die Katalysatoren
im WGS-Reaktor alterten in diesem Teil der Testreihe Uberproportional stark im Vergleich zu den
restlichen Versuchen. Dies spricht daflir, dass die kritischen An- und Abfahrvorgénge die Deakti-
vierung verursacht beziehungsweise beschleunigt haben. Allerdings missen noch die Betriebs-
dauer zwischen den An- und Abfahrvorgangen und die unterschiedlichen Kraftstoffe mit in Be-
tracht gezogen werden. Ebenfalls war der Reaktor bereits vor den kritischen An-/ Abfahrvorgan-
gen gealtert (vergleiche Anhang, Kapitel 15.3, Tabelle 15-13). Dementsprechend sind die tran-
sienten Vorgange nicht alleiniger Deaktivierungsgrund. Allerdings geben die Ergebnisse einen
deutlichen Hinweis darauf, dass ein unvollstandiger Kraftstoffumsatz und vor allem hohe Kon-
zentrationen an Benzol Uber einen langeren Betriebszeitraum kritisch fur die Stabilitat des Was-
sergas-Shift-Reaktors sein kénnen. Aus diesem Grund wird der spezifische Einfluss von Benzol
auf die Stabilitdt des WGS-Katalysators im Laufe der Arbeit (Kapitel 6) untersucht.

++++HTS Eintritt Monolith —HTS Monolith Mitte - = HTS Austritt Monolith
++++NTS Eintritt Monolith ——NTS Monolith Mitte - = NTS Austritt Monolith
----Austritt WGS
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Abbildung 5.8:  Kritische Temperaturpeaks durch Oxidationsreaktionen auf dem Wassergas-Shift-Katalysator.
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5.2 Kritische Zustande im transienten Betrieb

Ein weiterer kritischer Abfahrvorgang ist in der Versuchsreihe mit Package 4 aufgetreten. Wah-
rend die Reaktoren vor dem eigentlichen Abfahrprozess herunterkuhlten, wurde versehentlich ein
Grenzwert unterschritten, wodurch die Wasserversorgung des Systems unterbrochen wurde.
Folglich waren fiir einen kurzen Zeitraum nur noch Kraftstoff und Luft im System. Dies resultierte
in einem sehr hohen Temperaturpeak von 960 °C im Monolithen des autothermen Reformers, der
sich ebenfalls im WGS-Reaktor fortpflanzte. In der Hochtemperatur-Stufe wurden dadurch eben-
falls 960 °C gemessen, in der Niedertemperatur-Stufe allerdings nur Temperaturen bis zu 510 °C
(siehe Abbildung 5.8). Wie aus Beobachtungen mit Temperaturpeaks bis 800 °C wahrend der
Versuche vor dieser Arbeit bereits vermutet werden konnte (vergleiche Tabelle 3-2, Fall 4), verur-
sachte die Temperaturspitze im HTS-Reaktor eine starke Deaktivierung. Diese spiegelte sich in
einer verminderten Temperaturdifferenz von 25 K, anstatt zuvor 41 K, wider. Sintern der Kataly-
satorpartikel scheint hier ein plausibler Grund fiir die Deaktivierung zu sein. Ebenfalls stieg der
CO-Gehalt von 1,5 Vol.-% auf 3,0 Vol.-% an. Demgegenuber schien die NTS-Stufe ihre Aktivitat
beibehalten zu haben (vergleiche Anhang, Kapitel 15.3, Tabelle 15-14).

PlanmaBige An-/ Abfahrvorgange

Wie in Kapitel 5.1 bereits angesprochen, lasst die kontinuierliche Deaktivierung des WGS-
Reaktors vermuten, dass entweder Betriebsparameter im stationaren Zustand kritisch fur die
Reaktorstabilitat sind oder die haufigen An- und Abfahrvorgange einen negativen Einfluss ausu-
ben. Neben den unplanmaRigen kritischen Abschaltvorgangen (siehe oben) wurden auch die
Bedingungen bei planmaRigen Abfahrvorgangen untersucht. Die Versuche wurden wieder mit
Package 1 durchgefiihrt, dessen Fliel3bild in Abbildung 4.4 dargestellt ist. Es sollte untersucht
werden, inwieweit ein vollstandiger Kraftstoffumsatz auch unter transienten Betriebsbedingungen
moglich ist. Wie auch in den vorausgegangenen Arbeiten [71] und [161] bereits vermutet, konnte
ein unvollstandiger Umsatz Grund fir die Deaktivierung des WGS-Katalysators sein und sollte
demnach so weit wie moglich vermieden werden.

Bei der ,klassischen“ Anfahrstrategie, wie sie bis hierhin stets eingesetzt wurde, werden die Re-
aktoren zunachst mit dem Medium Luft aufgeheizt. Nachdem die Kondensationstemperatur er-
reicht ist, wird dem System zusatzlich Wasserdampf zugegeben. Die Wassermenge wahrend des
Starts entspricht dabei dem molaren H,O/C-Verhaltnis von 1,9, die Luftmenge einem molaren
O,/C-Verhaltnis von 0,21. Die Gesamtmengen an Wasserdampf und Luft unterscheiden sich ab-
hangig der molekularen Summenformel des jeweiligen Kraftstoffs (siehe Tabelle 2-1). Das Sys-
tem wird mit einer Kraftstoffmenge angefahren, welche 60 % der Nennsystemlast entspricht.
Uber die ,Elektrische Heizpatrone 1 (siehe Abbildung 4.4) werden 30 % der Luft, zusammen mit
der gesamten Wassermenge dem internen Warmetauscher des Reformers zugegeben und an-
schlieBend in die Mischkammer geleitet. Die ,Elektrische Heizpatrone 2 (siehe Abbildung 4.4)
gewahrleistet dabei in jedem Fall eine Gemischtemperatur von 440 °C. Die restliche Luft wird bei
Umgebungstemperatur direkt in die Mischkammer des Reformers geférdert. Mit dieser Strategie
der Eduktmischung lassen sich Monolitheintrittstemperaturen von circa 350 °C (5 mm unterhalb
der Eintrittskante) erreichen. Dies ist ausreichend, um die katalytischen Reaktionen im Reformer
zu starten, nachdem der Kraftstoff hinzugegeben wurde. Nach dem Ziinden der Reaktionen wird
die Luftmenge direkt auf ein molares O,/C-Verhaltnis von 0,47 erhoht. Damit sind die Bedingun-
gen fir den stationaren Betrieb erreicht. Der Wassergas-Shift-Reaktor wird zunachst tber das
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Luft/ Wasserdampfgemisch erhitzt, wie es bereits beim Reformer der Fall gewesen ist. Im WGS-
Reaktor startet die Shift-Reaktion, sobald im ATR Reformat produziert wird. Ist die Betriebstem-
peratur erreicht, wird eine zusatzliche Wassermenge in die NTS-Stufe eingespritzt um das Tem-
peraturniveau zu stabilisieren und den Wasserpartialdruck zu erhéhen. Die Betriebsparameter
wahrend des ,klassischen® Anfahrens sind in Tabelle 5-1 zusammengestellt.

Tabelle 5-1: Betriebsparameter wahrend ,klassischen® An- und Abfahrens des Systems.
Parameter ,klassisches“ Anfahren ,klassisches“ Abfahren
Last [%] 60 50/ 60/ 67
Myraftstoff [a/h] 1215 1013/ 1215/ 1350
My20 [a/h] 2942 2450/ 2900/ 3270
Vit Inh] | 1895 0
n(H20)/ n(C) - 1,9 1,9
n(O2)/ n(C) - 0,21 0
Anteil vorgewarmte Luft [%] 30 0
Reihenfolge Zufuhr/ Abfuhr | - Wasserdampf + Luft (Teil) > Luft > Kraftstoff > Wasserdampf

Kraftstoff > Luft (Rest)

Beim ,klassischen® Abfahren wird zunachst die Luftzufuhr gestoppt. Dadurch sinkt die Tempera-
tur am Monolitheintritt um 200-300 K von circa 900-1000 °C (abhangig vom Kraftstoff und der
Katalysatoraktivitat) auf ungefahr 700 °C, da nur noch Dampfreformierung stattfindet und kein
Sauerstoff mehr fir die partielle Oxidation zur Verfiigung steht. Dadurch sollen starke Tempera-
turpeaks in sauerstoffreichen Atmosphéaren vermieden werden. Kurz nach der Luft werden auch
die Kraftstoff- und anschlieffend die Wasserdampfzufuhr gestoppt. Dabei muss darauf geachtet
werden, die separat in den WGS eingespritzte Wasserdampfmenge unverzlglich zu stoppen, da
ansonsten das Wasser bei fallenden Reaktortemperaturen auskondensieren konnte. Die Kon-
densation sollte stets vermieden werden, da hierbei von starker Deaktivierung ausgegangen wer-
den kann. Nachdem die Disen der einzelnen Reaktoren mit Stickstoff gespult wurden um Verko-
kung zu vermeiden und die Reaktoren ausgekiihlt sind, wird erneut Luft durch das System gefor-
dert. Dabei kommt es stets zu Oxidationsreaktionen auf der Oberflache des Wassergas-Shift-
Katalysators, die zu der in Kapitel 5.1 bereits angesprochenen temporaren Regeneration des
Katalysators fiihren. Die ,klassische” Abfahrstrategie wurde typischerweise bei Lastpunkten von
50 %/ 60 % und 67 % durchgefihrt (siehe Tabelle 5-1).

In Abbildung 5.9 ist beispielhaft der Verlauf der Konzentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe und
Methan hinter dem autothermen Reformer aufgetragen. In diesem Fall wurde das An- und Abfah-
ren nach den zuvor beschriebenen ,klassischen® Strategien durchgefiihrt. Der eingesetzte Kraft-
stoff war NExBTL-Diesel. Wahrend des stationaren Zustands wurde das System bei 60 % Last
betrieben. Es ist offensichtlich, dass der Kraftstoffumsatz wahrend des An- und Abfahrens deut-
lich schlechter war als wahrend des stationaren Betriebs. Neben Methan konnten héhere Kon-
zentrationen an Ethen, Ethan, Propen und Benzol identifiziert werden. Es ist der geringe zeitliche
Versatz des Benzolpeaks anzumerken, welcher in jedem der folgenden Experimente reproduziert
werden konnte. Den groften Anteil an der Menge der hdheren Kohlenwasserstoffe erreichte Pro-
pen mit 559 ppmv. Die Gesamtmenge belief sich auf 1425 ppmv. Wahrend des Abfahrens konnte
eine Gesamtmenge von 1127 ppmv gemessen werden, allerdings unterschied sich die Zusam-
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5.2 Kritische Zustande im transienten Betrieb

mensetzung deutlich und héchste Konzentrationen wurden fir Benzol gemessen. Die hohen
Aromatenkonzentrationen sind der sauerstoffarmen Atmosphéare geschuldet, wie bereits in Kapi-
tel 2.2.2 angemerkt. Demgegenuber waren die Konzentrationen wahrend des stationaren Zu-
stands deutlich niedriger und lagen nahe der Detektionsgrenze der Analytik, was sich hervorra-
gend mit den Ergebnissen aus Kapitel 5.1, Abbildung 5.5 deckt.
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Abbildung 5.9:  Beispiel fur die unterschiedlichen Konzentrationen an Methan und héheren Kohlenwasserstoffen
wahrend des Anfahrens, des stationaren Betriebs und des Abfahrens. Messwerte nach ,Mul-
tigasT'\’| 2030D* und ,Cirrus™ 2°. Nachgebildet aus [162] mit Genehmigung von Elsevier.

Uber den Verlauf der 16 An-/ Abfahrexperimente dieser Testreihe zeigte sich allerdings ein
Trend, bei dem nahezu durchweg héhere Konzentrationen an Kohlenwasserstoffen wahrend des
Abfahrens im Vergleich zum Anfahren gemessen werden konnten. Besonders hohe Konzentrati-
onen wurden fiir Ethen und Propen detektiert, wie sie auch im stationdren Zustand zumeist ge-
messen wurden (siehe Abbildung 5.5). Weiterhin aufféllig sind die hohen Konzentrationen an
Benzol, welche bereits in den vorherigen Untersuchungen dieses Kapitels als potentiell kritisch
fir den WGS-Katalysator identifiziert wurden und wahrend des An- und Abfahrens nochmals in
deutlich gréRerem Umfang auftraten. Eine Ubersicht (iber die Konzentrationen héherer Kohlen-
wasserstoffe beim An-/ Abfahren nach den ,klassischen® Strategien liefert Tabelle 5-2. Die Tabel-
le gibt die gemessenen und gerundeten Maximalkonzentrationen wieder.

Anhand der Tabellenwerte wird deutlich, dass die Konzentrationen in gewissem Umfang
schwankten. Dies ist zum einen auf den Einsatz von vier verschiedenen Kraftstoffen (NExBTL-
Diesel, HC-Kerosin, EcoPar-Diesel, Ultimate-Diesel) zurlickzufiihren. Hochste Konzentrationen
wahrend des Anfahrens wurden bei NExBTL-Diesel und Ultimate-Diesel detektiert. Wahrend des
Abfahrens wurden die héchsten Konzentrationen bei EcoPar-Diesel gemessen. Die Unterschiede
waren zum anderen auch auf eine Alterung des Katalysators im Reformer Uber die Testreihe
zurlickzufuhren. Ebenso wurden alle Experimente manuell durchgefiihrt, sodass eine genaue
Reproduktion aufgrund der komplexen Operationen und der Vielzahl an Teilschritten wahrend der
An-/ Abfahrvorgénge schwierig war.
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Tabelle 5-2: Peakhohe und Peakdauer von Methan und héheren Kohlenwasserstoffen hinter dem autother-
men Reformer wahrend des An-/ Abfahrens nach den ,klassischen” Strategien (gerundete Ma-
ximalwerte). Messwerte nach ,,MultigasTM 2030D¢ und ,Cirrus™ 2.

Peakhohe »klassisches* Anfahren »Klassisches* Abfahren
Komponente Konzentration Konzentration
[ [ppmv] [ppmv]

CH, 4300-28000 4500-21000
CaHg4 20-3500 200-9000

CoHe 0-900 80-7000

CsHs 40-2700 200-10000
CeHs 100-1100 400-3000
Peakdauer

mit CH4 29 1-5

ohne CH4 2-7 1-4

Neben den Peakkonzentrationen wurde ebenfalls die Peakdauer ausgewertet und dabei festge-
stellt, dass diese wahrend des Abfahrens durchweg kiirzer war als wahrend des Anfahrens. Be-
sonders der Methanpeak verweilte am langsten. Wahrend des Anfahrens lag die Peakdauer zwi-
schen 2 min und 7 min ohne CHyg, bei 2 min bis 9 min mit CH4. Demgegentiber betrug die Peak-
dauer wahrend des Abfahrens 1 min bis 4 min ohne CH4 und 1 min bis 5 min mit CHy4. Eine direk-
te Korrelation zwischen Peakdauer und eingesetztem Kraftstoff konnte nicht erkannt werden.
Neben den Konzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe sollte die Menge an detektiertem Me-
than nicht als bedeutungslos und unkritisch angesehen werden. Zwar ist Methan aufgrund der im
Reformer ablaufenden Reaktionen (vergleiche Kapitel 2.2.1) zwangslaufig Bestandteil des Re-
formats, allerdings ist nicht ausgeschlossen, dass Methan zu unerwiinschten Nebenreaktionen
fuhren kann. Wie es in Kapitel 2.2.1 bereits beschrieben wurde, wird in [39] von Methan als Koh-
lenstoffvorldufer (siehe Gleichung (2-9)) unter WGS-Reaktionsbedingungen ausgegangen. Um
abschatzen zu kénnen, inwieweit die in Gleichung (2-9) aufgefiihrte Reaktion zur Kohlenstoffbil-
dung unter den Bedingungen des Brenngaserzeugungssystems des IEK-3 fiihren kann, wurde
eine Modellrechnung in Aspen Plus© durchgefiihrt. Dabei wurden realistische HTS- und NTS-
Bedingungen des |IEK-3 fiir einen Gleichgewichtszustand untersucht, bei dem neben der Was-
sergas-Shift-Reaktion jegliche Nebenreaktionen erlaubt waren. Durch die Variation von Reakti-
onsrestriktionen fir CH,4 zeigte sich, dass die Reaktion nach Gleichung (2-9) zur Eduktseite ten-
diert, das heillt aus Kohlenstoff CH, produziert wird und nicht umgekehrt. Dies deutet darauf hin,
dass Methan eher als unkritisch zu bewerten ist. Zur weiteren theoretischen Abschatzung wurde
das Potential der Kohlenstoffbildung nach Gleichung (2-9) unter der Annahme berechnet, dass
das Reformat lediglich aus CH4, CO, und N; besténde. Details zu der Berechnung und die Para-
meterwahl sind im Anhang (Kapitel 15.3.2) zu finden. Die Berechnung wurde fiir stationare HTS-
und NTS-Bedingungen sowie fur Systemstartbedingungen in der HTS-Stufe durchgefiihrt. Bei
stationaren Bedingungen in der HTS-Stufe wurde von einer CO,-Konzentration von 12,2 mol.-%
und einer Methankonzentration von 0,21 mol.-% ausgegangen. In der NTS-Stufe wurde eine
CO,-Konzentration von 17,4 mol.-% und eine Methankonzentration von 0,2 mol.-% angenom-
men. Bei Systemstartbedingungen wurde demgegeniber mit CO,=14 mol.-% und
CH4=2,75 mol.-% gerechnet. Die hier gewahlte CHs-Konzentration basierte auf dem maximal
gemessenen Wert aus den Systemstartversuchen (vergleiche Tabelle 5-2). Wie in Kapitel 2.2.1
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beschrieben, sollten hohe Methan- und niedrige Wasserdampfgehalte die Kohlenstoffproduktion
fordern. Die Ergebnisse sind in Abbildung 5.10 dargestellt. Es zeigt sich, dass lediglich sehr ge-
ringe Kohlenstoffkonzentrationen zwischen 0,4 mol.-% bei stationdren NTS- und 0,41 mol.-% bei
HTS-Bedingungen gebildet werden. Die Tendenz zur Kohlenstoffbildung nimmt mit steigendem
molaren CO,/CH,-Verhaltnis und steigender Temperatur ab. Demgegeniiber zeigt sich bei den
Startbedingungen ein exponentieller Anstieg des gebildeten Kohlenstoffs auf Werte zwischen
6,9 mol.-% bis 7,5 mol.-%, bei denen ein niedrigeres Temperaturniveau zwischen 200-300 °C
sowie ein deutlich niedrigeres molares CO,/CHy-Verhaltnis von 5 angenommen wurde.

—-n(CO2)/ n(CH4)= 58 (HTS), CO2= 12 mol.-%
-=-n(CO2)/ n(CH4)= 87 (NTS), CO2= 17 mol.-%
——n(CO2)/ n(CH4)= 5 (Start HTS), CO2= 14 mol.-%
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Abbildung 5.10: Potential der Kohlenstoffbildung durch Methan fiir stationare HTS- und NTS-Bedingungen sowie
Systemstartbedingungen.

Auch wenn hierbei nur theoretische Bedingungen untersucht wurden, zeigen die Ergebnisse die
Tendenzen der Kohlenstoffbildung durch CH,4 auf und weisen auf die potentielle Gefahr bei kriti-
schen Anfahrbedingungen hin. Ebenso ist das Abfahren als kritisch zu bewerten, da ahnliche
Betriebsbedingungen vorherrschen. Um CH, als kritische Reformatkomponente bewerten zu

konnen, sind allerdings weitere experimentelle Untersuchungen notwendig, die in Kapitel 6 folgen
werden.

Die Kenntnis dartber, dass der Kraftstoffumsatz wahrend der transienten Vorgange des An- und
Abfahrens dramatisch schlechter ist als im stationdren Zustand Iasst einen Zusammenhang zwi-
schen Katalysatordeaktivierung und Prasenz von héheren Kohlenwasserstoffen, gerade durch
die Erkenntnisse bei unplanméaRigen Abschaltvorgéngen, vermuten. Die in Kapitel 5.1 beobachte-
te Deaktivierung des WGS-Katalysators kann ebenfalls durch die planmaRigen An-/ Abfahrvor-
gange beeinflusst worden sein, da in diesen Testreihen die hier untersuchten ,klassischen* An-/
Abfahrstrategien angewandt wurden. In diesem Zusammenhang ware es logisch, dass die HTS-
Stufe stets zuerst deaktiviert, da diese die Reaktionsprodukte des Reformers direkt verarbeiten
muss. Um allerdings eine konkrete Aussage uber den Einfluss héherer Kohlenwasserstoffe tref-
fen zu kénnen, sind unter anderem spezifische Untersuchungen zu den kritischen Reformatkom-
ponenten CH,4 und CgHs notwendig. Diese Thematik wird in Kapitel 6 weiter untersucht.
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Diskussion

Die Systemtests zum transienten Zustand erweitern das Bild der moglichen Deaktivierungsme-
chanismen des Wassergas-Shift-Katalysators. Die Ergebnisse lassen folgende Schllsse zu:

Unplanmé&Rige kritische An-/ Abfahrvorgange:

e Ein unvollstandiger Kraftstoffumsatz mit deutlich héheren (50 ppmv-190 ppmv) und lange-
ren Benzolpeaks (20 min-40 min) im Vergleich zum stationaren Zustand scheint starke
Deaktivierung des WGS-Reaktors bei mehrmaliger Wiederholung zu verursachen. Even-
tuell tritt die Deaktivierung in Kombination mit Temperaturpeaks auf (bis 470 °C).

e Temperaturpeaks von 960 °C verursachen eine starke irreversible Deaktivierung des
WGS-Katalysators. Peaks bis 510 °C haben keinen Einfluss.

PlanmaRige An-/ Abfahrvorgange:

e An-/ Abfahrvorgange sind deutlich kritischer als der stationdre Zustand bezuglich des
Kraftstoffumsatzes zu bewerten. Einige tausend ppmv pro Komponente sind nicht unge-
wohnlich!

e Das Abfahren ist kritischer als das Anfahren bezuglich der Peakhéhe.
e Das Anfahren ist kritischer als das Abfahren bezlglich der Peakdauer.

o Potentiell kritische Komponenten sind Benzol und Methan.

53 Diskussion der Erkenntnisse

Die beiden vorhergehenden Unterkapitel analysierten das Degradationsverhalten des Wasser-
gas-Shift-Reaktors unter stationaren und transienten Systembedingungen. Die Haupterkenntnis-
se sollen an dieser Stelle zusammengefiigt und bewertet werden. Eine Ubersicht iiber die poten-
tiell kritischen Betriebsparameter liefert Abbildung 5.11. Die Parameter sind hier in stationar und
transient unterteilt und danach sortiert, wie kritisch sie einzuschatzen sind. Generell haben die
Versuche aus Kapitel 5.1 und 5.2 gezeigt, dass die Betriebsbedingungen der Hochtemperatur-
Stufe deutlich kritischer zu sein scheinen als die der Niedertemperatur-Stufe. Besonders der Be-
trieb bei Volllast und damit bei hohen Raumgeschwindigkeiten fiihrte zu starkerer Deaktivierung
im Vergleich zu Teillast. Allerdings konnte zum Teil ebenso bei der NTS-Stufe eine Deaktivierung
unter Volllast beobachtet werden. Diese war besonders ausgepragt, sobald das Temperaturni-
veau auf circa 350-390 °C angehoben wurde. Das spricht fir das Temperaturniveau als sensible
GroRe bezuglich der Katalysatordeaktivierung. Hohe Betriebstemperaturen sind demnach auch
besonders fiir die HTS-Stufe zu bertcksichtigen.
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Abbildung 5.11: Ubersicht der identifizierten, potentiell kritischen Parameter fiir den Betrieb des WGS-Reaktors
unter stationaren und transienten Bedingungen.

Eine tendenzielle Korrelation zwischen Degradation des WGS-Katalysators und dem eingesetz-
ten Kraftstoff wurde in Kapitel 5.1 erkannt, allerdings ist diese nicht evident. Generell konnte De-
aktivierung bei jedem untersuchten Kraftstoff beobachtet werden. Es scheinen aber Kraftstoffe
wie Ultimate-Diesel oder HC-Kerosin aufgrund ihres Aromatenanteils beziehungsweise Siedebe-
reichs starkere Degradation zu verursachen als EcoPar-Diesel oder NExBTL-Diesel. Der Kraft-
stoffumsatz im Reformer ist unter stationaren Bedingungen eine eher unkritische GroRe, da nur
sehr geringe Mengen an héheren Kohlenwasserstoffen detektiert werden. Generell ist ein unvoll-
standiger Umsatz kritischer fur die HTS- als die NTS-Stufe, da die Produkte aus dem Reformer
direkt die HTS-Stufe erreichen. Im Gegensatz dazu ist der Kraftstoffumsatz unter transienten
Bedingungen als sehr kritisch einzuordnen. Hier wurden Konzentrationen gemessen, die mehrere
Grofenordnungen Uber denen bei stationdren Bedingungen liegen. Da wahrend des Abfahrens
durchweg hdéhere Konzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe als wahrend des Anfahrens ge-
messen wurden, wird dieser Vorgang als kritischer eingestuft. Wie bereits bewiesen werden
konnte, laufen Nebenreaktionen wie die Hydrierung von Alkenen zu Alkanen auf dem WGS-
Katalysator ab, dessen Einfluss auf die Katalysatoraktivitdt noch nicht geklart ist. Als besonders
kritische Komponente wurde Benzol identifiziert, welches wahrend des An- und Abfahrens in gro-
3en Mengen nachgewiesen werden konnte und vermutlich in einigen Fallen auf Systemebene zu
starker Katalysatordeaktivierung fuhrte. Ebenso ist Methan zu berticksichtigen, da diese Kompo-
nente ein potentieller Kohlenstoffvorlaufer unter WGS-Bedingungen ist. Temperaturpeaks bis zu
510 °C haben keinen Einfluss auf die Stabilitdt des WGS-Katalysators. Bei Peaks ab 800 °C bis
960 °C tritt eine starke Deaktivierung auf, eventuell hervorgerufen durch Partikelsintern.

Neben diesen potentiell kritischen Betriebsparametern wurde ebenfalls der positive Effekt von
Luft beziehungsweise Luft/ Wasserdampf erkannt. Durch das separate Spiilen mit diesen Medien
kann der WGS-Katalysator temporar regeneriert werden.

Da die hier identifizierten Parameter sich zum Teil gegenseitig beeinflussen kénnen und es auf
Systemebene nicht mdglich ist, separat die Effekte einzelner Parametervariationen auf die Kata-

95



5 Identifikation kritischer Betriebsparameter

lysatoraktivitat und -stabilitét zu untersuchen, werden im nachsten Kapitel Versuche auf Katalysa-
torebene durchgefihrt. Dadurch kdnnen in weiten Teilen die Effekte einzelner Parametervariati-
onen separiert und der Grund der Katalysatordeaktivierung kann detaillierter erforscht werden
(siehe Methodik, Kapitel 1.3).

Abgleich mit der Literatur

Es ist nahezu unmoglich, die Erkenntnisse aus Kapitel 5 mit den in der Literatur bekannten Deak-
tivierungsmechanismen zu korrelieren. Es ware dafiir vielmehr notwendig, die ablaufenden Pro-
zesse auf der Katalysatoroberflache wahrend des Betriebs zu studieren. Da dies aber nicht Be-
standteil dieser Arbeit ist und sich darauf konzentriert wird, glinstige Betriebsparameter fir einen
konstanten Dauerbetrieb zu erforschen, kénnen lediglich einige Schlisse gezogen beziehungs-
weise einige Deaktivierungsmechanismen ausgeschlossen werden.

Im stationdren Zustand kénnte die kontinuierliche Katalysatordeaktivierung prinzipiell durch alle
genannten Mechanismen in Kapitel 3.2.1 verursacht worden sein. Ebenso sind Kombinationen
der Mechanismen denkbar. Die beobachtete kontinuierliche Alterung mag zum Teil auf Sintern
zuriickzufithren sein. Ebenfalls scheint Uberreduktion in einer Atmosphére mit Bestandteilen wie
H, und CO plausibel. Auch Karbonate/ Formiate werden sich auf der Oberflache bilden und ge-
gebenenfalls aktive Zentren blockieren. Allerdings sind die schlagartigen Aktivitatsverluste damit
schwieriger zu begriinden, wie sie ebenso beobachtet wurden. Diesbezlglich ist Sintern bei ho-
hen Temperaturspitzen als Deaktivierungsgrund naheliegend. Degradation durch einen hohen
Wasserpartialdruck, welcher die aktive Grenzflache vermindert, liegt definitiv nicht vor. Dies kann
dadurch begriindet werden, dass die HTS-Stufe stets vor der NTS-Stufe deaktiviert ist, aber der
Wasserpartialdruck in der NTS-Stufe hoher ist.

Wahrend des Abfahrens des Systems spielt ebenfalls die Deaktivierung durch Karbonat-/ Formi-
atbildung bei niedrigen Temperaturen oder die Uberreduktion des Washcoats eine untergeordne-
te Rolle, da das System mit N, und spater mit Luft gespult wird. Es ist also keine Reformatat-
mosphare mehr vorhanden und verbliebene Oberflachenspezies werden hinweggespult oder
oxidiert. Im Regelfall wird das System auch bei unplanmafligen Abfahrvorgangen mit N, gesplilt.
Eine Ausnahme bieten hier die unplanmaBigen Abfahrvorgdnge bei Package 1, bei denen die
Reaktoren ausgekihlt sind (vergleiche Kapitel 5.2). Hier sind die Reaktortemperaturen gesunken,
ohne dass die Reformatproduktion unterbrochen wurde.

Neben den einzelnen Deaktivierungsmechanismen wird in Kapitel 3.2.1 ebenso darauf eingegan-
gen, dass Kohlenwasserstoffe oder die Raumgeschwindigkeit kritisch fur die Aktivitat/ Stabilitat
des WGS-Katalysators sein kdnnen. Dies scheint den Beobachtungen nach relevant fur den
WGS-Reaktor des |IEK-3.
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Kapitel 5 liefert erste Informationen Uber potentiell kritische Betriebsparameter. Diese werden in
dem folgenden Kapitel néher analysiert. Dabei wird zunachst der stationdre Zustand beleuchtet,
danach der Fokus auf das Abfahren des Systems gelegt. In beiden Fallen wurde untersucht, wie
ein unvollstandiger Kraftstoffumsatz den Katalysator beeinflusst. Anschliefend folgen spezifische
Untersuchungen der potentiell kritischen Reformatkomponenten. Das Kapitel schliet mit der
Untersuchung einzelner kritischer Betriebsbedingungen, wie dem Effekt einer hohen Raumge-
schwindigkeit auf die Katalysatorstabilitat.

Alle Untersuchungen wurden an dem Katalysator-Testreaktor durchgefiihrt, dessen Aufbau und
Funktionsweise detailliert in Kapitel 4.1.1.1 beschrieben ist. Neben dem Katalysator A wurde
ebenso als Alternative ein kommerzieller Edelmetallkatalysator B untersucht. Zunachst wurde
Uberprift, ob die berechneten Reformatzusammensetzungen tatsachlich auch dem Katalysator
zugegeben wurden. Dazu wurden zu Beginn der einzelnen Testreihen die Gasmischungen ohne
Katalysator durch das System geleitet und mit der Analytik gemessen. Es zeigte sich in allen
Fallen eine gute Ubereinstimmung zwischen berechneten und gemessenen Reformatzusammen-
setzungen.

6.1 Stationdrer Zustand
6.1.1 Methodik

Die Versuche im stationdren Zustand wurden zumeist fir jeweils 24 h durchgefihrt. Es erfolgten
separate Untersuchungen fir Hochtemperatur- und Niedertemperatur-Shift-Bedingungen.

— Luft —e— Kohlenmonoxid + Ar + CnHm
—— Stickstoff = —e— Kohlendioxid
1251 e Wasserstoff - — - Wasser 1300
=
< 1001 L
= @
—~ 1200 4
£ 75 @
o =
» 1150 c
5 5]
g 504 8
E 1100 %
&)
b7
. 150 &
=
0 ) 4 . T 0
0 5 10 15 20 25

Zeit / min

Abbildung 6.1:  Sequentielle Zugabe der Reformatkomponenten zur Vermeidung von Temperaturpeaks zu Be-
ginn jedes Versuchs. Nachgebildet aus [160] mit Genehmigung von ECS — The Electrochemical
Society.
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Fur jeden Test wurde eine frische Katalysatorprobe verwendet. Die Volumenstrome wurden so
gewahlt, dass sie einer Raumgeschwindigkeit von 90000 1/h fir HTS-Tests und 45000 1/h flr
NTS-Tests entsprachen. Diese Raumgeschwindigkeiten spiegeln den Systembetrieb unter Voll-
last wider, der sich als kritischer gegenliber dem Teillastbetrieb herausgestellt hat. Die Raumge-
schwindigkeiten wurden bei HTS- und NTS-Bedingungen mit Reformatvolumenstromen unter
Normbedingungen, bezogen auf das Volumen von Hohlzylindern berechnet. Die Proben wurden
zunachst in jedem Test als Vorbehandlungsschritt fir 4 h bei =435 °C in Luft kalziniert. Diese
Vorbehandlungsprozedur diente dazu, identische Startbedingungen bei jeder untersuchten Probe
zu gewabhrleisten. Ebenso wird in der Literatur davon ausgegangen, dass die Kalzinierung in Luft
sowohl die Aktivitat [87], als auch die Stabilitat [99] des Katalysators erhohen kann. Nach der
Vorbehandlungsprozedur wurde die Temperatur auf 200 °C gesenkt und mit der Reformatzufuhr
begonnen. Eine Starttemperatur von 200 °C entspricht naherungsweise der Ziindtemperatur der
WGS-Reaktion im Brenngaserzeugungssystem. An diesem Punkt trifft das Reformatgemisch auf
den WGS-Katalysator. Am Katalysator-Testreaktor wurde fiir die Reformatzugabe, abweichend
von der Realitat, eine spezielle Methodik angewandt. Diese ist in Abbildung 6.1 dargestellt. Um
unerwiinschte Temperaturpeaks durch Oxidationsreaktionen zwischen CO und H; mit verbliebe-
nem Sauerstoff zu vermeiden, wird zunéchst ein Wasserdampfpuffer von 240 g/h hinzugegeben.
Die hohe Warmekapazitat des Wassers dampft potentielle Temperaturpeaks.

Tabelle 6-1: Ideales und reales synthetisches Reformat am Reaktoreintritt flir HTS- und NTS-Bedingungen

Komponente HTS-Reformat NTS-Reformat

Ideal Real Ideal Real

Konzentration Konzentration Konzentration Konzentration
[ Vol.-% | ppmv Vol.-% | ppmv Vol.-% | ppmv Vol.-% | ppmv
Kohlenmonoxid 7,97 - 7,97 - 2,90 - 2,90 -
Wasserstoff 28,50 - 28,50 - 30,70 - 30,70 -
Kohlendioxid 9,39 - 9,39 - 13,09 - 13,09 -
Wasserdampf 23,01 - 23,01 - 24,61 - 24,61 -
Stickstoff 30,58 - 30,58 - 28,18 - 28,17 -
Methan 0,16 - 0,16 - 0,15 - 0,15 -
Argon 0,39 - 0,39 - 0,36 - 0,36 -
Ethen - 0 - 77 - 0 - 75
Ethan - 0 - 27 - 0 - 26
Propen - 0 - 58 - 0 - 57
Propan - 0 - 8 - 0 - 8
1-Buten - 0 - 34 - 0 - 34
1-Penten - 0 - 8 - 0 - 8
1-Hexen - 0 - 4 - 0 - 4
Benzol - 0 - 4 - 0 - 4
S héhere Kohlenwasser- _ 0 _ 220 _ 0 _ 215
stoffe

AnschlieRend werden die einzelnen Komponenten, entsprechend ihrer Reaktivitat hinzugegeben.
Daraus ergibt sich die Reihenfolge: H,0, Nz, CO,, CO und H,. AnschlieBend wird die Wasser-
dampfmenge wieder auf den der Reformatmischung entsprechenden Wert gesenkt. Kohlenmo-
noxid wird in Form eines Gasgemischs dem System zugegeben. Die Mischung beinhaltete in
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6.1 Stationarer Zustand

einigen Fallen neben Kohlenmonoxid als Hauptbestandteil Ar und CHy4 (ideales Reformat) und in
anderen Fallen zusatzlich eine gewisse Menge an héheren Kohlenwasserstoffen (reales Refor-
mat).

Die Zusammensetzungen des idealen und realen Reformats am Reaktoreintritt sind in Tabelle
6-1 gelistet. Die hoheren Kohlenwasserstoffe im realen Reformat reprasentieren einen unvoll-
standigen Kraftstoffumsatz. Die Menge an 215-220 ppmv entspricht einem ,worst case“-Szenario

unter stationaren Betriebsbedingungen, da fiir gewohnlich deutlich niedrigere Konzentrationen
gemessen werden (vergleiche Abbildung 5.5).

Die in Tabelle 6-1 genannten synthetischen Reformatgemische wurden in allen Versuchen, wel-
che in den Kapiteln 6.1 und 6.2 beschrieben sind, verwendet. Ebenso wurden der Kalzinierungs-
schritt und die Methodik der sequentiellen Reformatzugabe in jedem der spater beschriebenen
Tests angewendet.

6.1.2 Ergebnisse

Die Ergebnisse zweier Versuche mit dem Katalysator A und B unter stationdren HTS-
Bedingungen mit idealem Reformat sind in Abbildung 6.2 zu sehen. Beide Katalysatoren wurden
unter identischen Bedingungen betrieben. Es ist gut zu erkennen, dass die Temperatur in der
Monolithmitte in beiden Fallen auf nahezu gleichem Niveau lag. Die Eintrittstemperatur betrug
hier circa 380 °C.
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Abbildung 6.2:  Verlauf der CO- und CO,-Konzentrationen bei 72 h stationarem Betrieb unter HTS-Bedingungen

mit idealem Reformat. Vergleich zwischen Katalysator A und B. Messwerte nach ,,MultigasTM
2030D“ und ,Cirrus™ 2.

Bei Katalysator A zeigte sich eine kontinuierlich ansteigende CO-Konzentration Uber den gesam-
ten Versuchsverlauf hinweg, welche zu einer sinkenden CO,-Konzentration korrespondierte. Zu
Beginn des Versuchs lag die durchschnittliche CO-Konzentration noch bei 3,5 Vol.-%, am Ende
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hingegen bereits bei 5,3 Vol.-%. Katalysator A alterte kontinuierlich ohne kritische Ereignisse.
Dies bedeutet, dass bereits Parameter der Designbedingungen wie Temperaturniveau, Raumge-
schwindigkeit und Reformatzusammensetzung kritisch fiir den Katalysator zu sein scheinen. Die-
ses Ergebnis deckt sich gut mit Kapitel 5.1, indem der Katalysator A ebenfalls kontinuierlich alter-
te, ohne dass besondere Ereignisse beobachtet werden konnten.

Im Gegensatz dazu arbeitete Katalysator B deutlich stabiler. Nur in den ersten 5 h des Versuchs
stieg der CO-Gehalt bei diesem Katalysator von 3,1 Vol.-% auf 3,5 Vol.-% an. Im gesamten rest-
lichen Zeitraum war der Umsatz nahezu konstant. Zum Ende des Versuchs wurden CO-
Durchschnittskonzentrationen von 3,8 Vol.-% gemessen. Im Zeitraum zwischen Minute 2100 und
2400 konnten aufgrund eines Verbindungsfehlers keine Messdaten fur die Gaskonzentrationen
aufgenommen werden.

Es wurden weitere Untersuchungen unter stationdren HTS-Bedingungen durchgefiihrt, deren
Ergebnisse in Abbildung 6.3 zu sehen sind. Hier betrug die Versuchsdauer jeweils 24 h und die
Eintrittstemperatur lag bei 410 °C. Die Abbildung zeigt den gemittelten CO-Umsatz uber die Be-
triebsdauer der jeweiligen Experimente. Um die Daten verlasslich auswerten zu kénnen, wurde
die erste Betriebsstunde in allen KTR-Tests nicht mit in die Auswertung einbezogen. Die erste
Stunde sollte dazu dienen, dass sich das Reformatgemisch im Reaktor zunachst stabilisiert. Die
24 h-Versuche mit idealem Reformat unterscheiden sich bis auf die Versuchsdauer und das
Temperaturniveau nicht von den Versuchen aus Abbildung 6.2. Die 72 h-Versuche entsprechen
einer Erweiterung der 24 h-Versuche Uber einen langeren Zeitraum. Bemerkenswerterweise zeig-
ten beide Katalysatoren liber die 24 h Betriebsdauer einen nahezu konstanten CO-Umsatz, der
nahe am Thermodynamischen Gleichgewicht lag. Die durchschnittichen Umsatze betrugen
53,2 % fur Katalysator A und 55 % flr Katalysator B. Der CO-Umsatz wurde ebenfalls in den
ersten und in den letzten zwei Betriebsstunden einzeln ausgewertet. Dies erlaubt eine Aussage
Uber die Stabilitat, die bei der Berechnung des durchschnittlichen CO-Umsatzes tber den gesam-
ten Betriebszeitraum nicht moglich war. Der Unterschied zwischen den Drei- und Vierecken in-
formiert Uber einen stabilen oder instabilen Betrieb.

Wie aus der Abbildung zu erkennen ist, arbeiteten beide Katalysatoren bei idealem Reformat
sehr stabil. Werden die Ergebnisse fiir Katalysator A im 24 h- und 72 h-Test miteinander vergli-
chen, so ergeben sich unterschiedliche Aussagen. Dies kann zwar zum einen aus dem geringfu-
gig unterschiedlichen Temperaturniveau und zum anderen aus der divergierenden Betriebsdauer
herriihren, ist aber auch auf die Problematik der Probenvariabilitat zurlickzufiihren, die alle Er-
gebnisse in Kapitel 6 beeinflusst hat. Die einzelnen Proben von Katalysator A und B wurden alle
aus grofkeren Monolithen herausgebohrt. Die Geometrie war fir alle Proben annahernd identisch.
Bei Katalysator A stimmten die Probenmassen zum Grofteil tUberein, bei Katalysator B unter-
schieden sich diese in groRerem Umfang. Fur Katalysator A konnte keine Korrelation zwischen
Probenmasse und anfénglicher Katalysatoraktivitét erkannt werden, allerdings korrelierten diese
beiden Parameter nadherungsweise fiir Katalysator B. Die unterschiedlichen Anfangsaktivitaten
bei vergleichbarer Probenmasse sprechen bei Katalysator A dafir, dass es wahrend des Synthe-
seprozesses nicht zu einer Gleichverteilung der Katalysatorpartikel auf dem Monolithen gekom-
men sein konnte. Bei Katalysator B scheint das eher der Fall gewesen zu sein. Allerdings lasst
sich eine anfanglich hohe Katalysatoraktivitat nicht zwangslaufig mit einer hohen Stabilitat korre-
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lieren, wie es in spateren Ergebnissen noch gezeigt wird. Details zur Probenvariabilitat sind im
Anhang (Kapitel 15.4.1) zu finden.

B Katalysator A [77/] Katalysator B
o CO-Umsatz Anfang A CO-Umsatz Ende
52 70- *— Thermodynamisches Gleichgewichtn
- =]
¥
© g . %
c 50
= 404
O /
O 30 /‘//
g 7
S 20
2
G 101
—_
'8 0- T T T
Ideal Ideal Real Ideal Ideal Real
(24h) (72h) (24h) (24h) (72h) (24 h)
Reformat

Abbildung 6.3: CO-Umsatz bei stationdrem Betrieb unter HTS-Bedingungen mit idealem und realem Reformat.
Vergleich zwischen Katalysator A und B. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D* und ,Cirrus™ 2.

Bei realem Reformat zeigte sich fir Katalysator A ein durchschnittlicher CO-Umsatz von 54,8 %.
Bei diesem Versuch deaktivierte der Katalysator von anfanglich 58,3 % auf 53,3 %. Trotzdem
zeigte das reale Reformat keinen signifikanten Einfluss auf die Katalysatorstabilitat.

Katalysator B erreichte einen durchschnittlichen Umsatz von 58,3 % bei nahezu gleichbleibender
Aktivitat iber den Betriebszeitraum. Im Vergleich zu idealem Reformat deutet dies auf einen ver-
nachlassigbar kleinen Einfluss der 220 ppmv héherer Kohlenwasserstoffe hin. Interessanterweise
konnte bei den Versuchen mit realem Reformat erneut die Hydrierung von Alkenen zu Alkanen
beobachtet werden, wie sie schon in Kapitel 5.1 beschrieben wurde. Diese Nebenreaktionen
scheinen Katalysator B unter den getesteten Bedingungen nicht negativ beeinflusst zu haben.

Die Ergebnisse fiir Katalysator B sind innerhalb der Versuche aus Abbildung 6.2 und Abbildung
6.3 eindeutig. Der Katalysator zeigte unabhangig von der Reformatqualitat nahezu stabilen Be-
trieb unweit des Gleichgewichts. Allerdings arbeitete der Katalysator bei kleinen Anderungen in
der Betriebstemperatur und Uber einen Zeitraum von 24 h stabiler als Giber 72 h. Demgegenuber
ist das Degradationsverhalten von Katalysator A aufgrund der verstarkten Probenvariabilitat
schwieriger zu interpretieren.

Auch unter Niedertemperatur-Shift-Bedingungen wurden umfangreiche Untersuchungen ange-
stellt. Hier wurde das Temperaturfenster der NTS-Stufe erweitert, &hnlich wie es in den System-

tests mit Package 2 in Kapitel 5.1 geschah. Dies diente dazu, eine bestmdgliche Betriebstempe-
ratur der NTS-Stufe zu identifizieren.

Die Ergebnisse der NTS-Versuche zeigt Abbildung 6.4. Im oberen Teil der Abbildung sind als
Bespiel die Versuche des Katalysators B mit idealem Reformat dargestellt.
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Abbildung 6.4: CO- und CO2-Konzentrationen in Abhangigkeit des Betriebstemperaturniveaus bei idealem Re-
format und Katalysator B (oben, GG= Thermodynamisches Gleichgewicht). CO-Umsatz bei sta-
tionarem Betrieb unter NTS-Bedingungen mit idealem und realem Reformat. Vergleich zwischen
Katalysator A und B (unten). Messwerte nach ,Multigas™ 2030D* und ,Cirrus™ 2“. Nachgebildet
aus [160] mit Genehmigung von ECS — The Electrochemical Society.

Das Temperaturniveau wurde alle 24 h um 40 K von 300 °C auf 380 °C (Eintrittstemperaturen)
erhoht und es wurden die CO- und CO,-Konzentrationen gemessen. Bis auf einen anfanglichen
Anstieg der CO-Konzentration innerhalb der ersten =12 h Betrieb von 1,8 Vol.-% auf 2,3 Vol.-%,
welcher in ahnlicher Form in allen Folgeversuchen bei beiden Katalysatoren und unter HTS- und
NTS-Bedingungen stets beobachtet werden konnte, war ein stabiler Betrieb tUber alle drei Tempe-
raturniveaus moglich. Aufgrund der Beobachtungen wird vermutet, dass diese ,Einlaufperiode®, in
der die CO-Konzentration anfanglich ansteigt, nicht einem Deaktivierungsmechanismus zuzu-
schreiben ist. Vielmehr kdnnte beispielsweise in dieser Phase eine erste Reduktion des
Washcoats auftreten, welcher in dem vorhergehenden Kalzinierungsschritt eine groRe Menge an
Sauerstoff hat speichern kdnnen. Als optimale Temperatur am Eintritt stellte sich 340 °C heraus,
bei der hochste CO-Umsatze am Thermodynamischen Gleichgewicht erreicht werden konnten.
Auch bei 380 °C Eintrittstemperatur zeigten sich keine Probleme wahrend des Betriebs. Aller-
dings wurden niedrigere CO-Umsatze als bei 340 °C gemessen. Grund daflr war die ungiinstige
Lage des Thermodynamischen Gleichgewichts. Im Vergleich dazu deaktivierte Katalysator A auf
Systemebene deutlich, nachdem das Temperaturniveau signifikant erhéht worden war (verglei-
che Kapitel 5.1). Allerdings wurde der Katalysator auf Systemebene auch tber 200 h bei 350 °C-
390 °C betrieben, wodurch der negative Effekt verstarkt worden sein kann.
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In der unteren Abbildung sind die Ergebnisse der Testreihe zusammengefasst. Den Ergebnissen
von Katalysator B ist zu entnehmen, dass ebenso der Betrieb mit realem Reformat keinen Ein-
fluss auf den CO-Umsatz hatte. Bei 300 °C und 380 °C wurden sogar héhere Umsatze als bei
idealem Reformat erreicht. Optimale Temperatur war hier ebenfalls 340 °C. Der deutliche Unter-
schied zwischen dem CO-Umsatz zu Anfang und zum Ende der ersten Betriebsperiode bei
300 °C ist auf die ,Einlaufperiode” zuriickzufihren, wie oben beschrieben. Bei 340 °C und 380 °C
arbeitete der Katalysator stets stabil. Ein weiterer separater 72 h-Versuch bei 340 °C Eintritts-
temperatur mit idealem Reformat wurde zu Reproduktionszwecken durchgefihrt. Auch hier zeigte
sich ein stabiler Verlauf bei dem hdchsten gemessenen Durchschnittsumsatz von 68 %. In eini-
gen Fallen wurden hdhere CO-Umsétze als physikalisch moglich gemessen. Dies ist einerseits
auf die Messunsicherheit der Analytik zurlickzufiihren, andererseits sind die Temperaturmessun-
gen ebenfalls fehlerbehaftet. Das liegt wiederum an der Messtechnik selbst, wie auch an einer in
Ausnahmefallen nicht exakten Positionierung der Thermoelemente im Katalysator (siehe Kapitel
4.1.2.2).

Demgegeniiber waren die Ergebnisse bei Katalysator A durchweg deutlich schlechter. In allen
Fallen lagen die Umsatze signifikant unter denen von Katalysator B. Es ist erkennbar, dass die
unter NTS-Bedingungen untersuchten Katalysatorproben Umsatze nur weit abseits des Thermo-
dynamischen Gleichgewichts erreichen konnten, wahrend unter HTS-Bedingungen die Umsatze
deutlich ndher am Gleichgewicht lagen. Dies ist erneut auf die starke Variabilitdt zwischen den
Proben zuriickzufiihren. Innerhalb der ,Einlaufperiode” bei 300 °C mit idealem Reformat sank der
CO-Umsatz dramatisch ab, von anfanglich 62,3 % auf 28,1 %. Aber auch hier stellte sich danach
ein stabiler Betrieb ein, der sich bei 340 °C und 380 °C fortfiihrte. Ebenso schien Katalysator A
nicht durch héhere Kohlenwasserstoffe negativ beeinflusst zu werden. Der Katalysator konnte
stabil bei durchschnittlichen CO-Umsétzen, die innerhalb des Bereichs der Umséatze mit idealem
Reformat lagen, betrieben werden. Allerdings konnten wahrend des Versuchs bei 340 °C und
realem Reformat aufgrund eines Teststandsausfalls nur fir 3 h Messdaten aufgezeichnet wer-
den.

Ermeut konnten Hydrierungsreaktionen beobachtet werden, welche mit steigender Temperatur
starker ausgepragt auftraten. Auch hier lieRen sich keine Zusammenhange zwischen den Neben-
reaktionen und einer Katalysatordeaktivierung identifizieren.

Diskussion

Die Untersuchungen dieses Teilkapitels dienten dazu abzuschatzen, wie aktiv und stabil die Ka-
talysatoren A und B unter stationaren Betriebsbedingungen arbeiten konnen. Dazu wurden die
Proben unter HTS- und NTS-Volllastbedingungen und typischen Reformatzusammensetzungen
betrieben. Ebenfalls wurde der Einfluss eines unvollstdndigen Kraftstoffumsatzes Uberprift und
die Temperatur unter NTS-Bedingungen variiert. Die Hauptergebnisse sind:

o Katalysator A:

o Die Deaktivierung tritt zumeist unter stationédren HTS-Bedingungen auf.
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Die Designparameter (Temperaturniveau, Raumgeschwindigkeit, Reformatzu-
sammensetzung) kdnnten mit einer Alterung zusammenhangen, da der Katalysa-
tor abseits kritischer Ereignisse deaktiviert.

Ein stabiler Betrieb ist unter stationdren NTS-Bedingungen mdglich.

Es ist kein negativer Einfluss hdherer Kohlenwasserstoffe im stationaren Betrieb
zu erkennen (220 ppmv HTS/ 215 ppmv NTS).

Die Proben von Katalysator A variieren stark bezulglich Aktivitat und Stabilitat.

Katalysator B:

(¢]

Es ist ein nahezu stabiler Betrieb unter stationaren HTS- und stabiler Betrieb un-
ter NTS-Bedingungen maglich.

Die Designparameter (Temperaturniveau, Raumgeschwindigkeit, Reformatzu-
sammensetzung) koénnten in Zusammenhang mit einer Alterung bei HTS-
Bedingungen stehen, da der Katalysator abseits kritischer Ereignisse deaktiviert.

Die Designparameter (Temperaturniveau, Raumgeschwindigkeit, Reformatzu-
sammensetzung) stehen nicht in Zusammenhang mit einer Alterung bei NTS-
Bedingungen.

Es ist kein negativer Einfluss hoherer Kohlenwasserstoffe im stationaren Betrieb
zu erkennen (220 ppmv HTS/ 215 ppmv NTS).

Die Proben von Katalysator B variieren geringfiigig bezliglich Aktivitat und Stabili-
tat.

Es ist eine mehr oder weniger stark ausgepragte ,Einlaufperiode” zu erkennen, bei der
die Katalysatoraktivitat stets sinkt.

Hydrierungsreaktionen bei =220 ppmv hoherer Kohlenwasserstoffe zeigen keinen Ein-
fluss auf die Katalysatoraktivitat (Katalysator A/ B).

Die optimale Eintrittstemperatur der NTS-Stufe liegt bei 340 °C.

Allen Ergebnissen bleibt vorbehalten, dass sie eventuell nicht vollstédndig auf die Zustande im
System transformiert werden kénnen, da der Katalysator-Testreaktor die Systembedingungen
nicht vollstdndig nachbilden kann. Beispielsweise wird der Katalysator im KTR nahezu isotherm
betrieben, auf Systemebene wird eine adiabate Betriebsweise verfolgt.

6.2

6.2.1

Abfahrverhalten

Methodik

Um das transiente Verhalten der beiden Katalysatoren A und B zu erforschen, wurden Abfahr-
tests durchgefiihrt. Da die Ergebnisse auf Systemebene (vergleiche Kapitel 5.2) das Abfahren
des Systems als kritischer als das Anfahren identifizierten und auch die Literatur deutliche Kata-

104



6.2 Abfahrverhalten

lysatordegradation wahrend des Abfahrens beschreibt (vergleiche Kapitel 3.2.1.3), wurde diese
Betriebsphase naher analysiert.

Die Testprozedur der Abfahrversuche ist in Abbildung 6.5 beispielhaft fiir einen Versuch unter
Niedertemperatur-Shift-Bedingungen dargestellt. Nach der initialen Kalzinierung und des an-
schlieBenden Abkuhlens auf 200 °C wird zundchst Reformat hinzugegeben, wie es in der Metho-
dik in Kapitel 6.1.1 beschrieben ist. Wie bei den stationdren Tests wurden Versuche mit idealem
und realem Reformat durchgefiihrt. AnschlieRend wird der Reaktor auf die Betriebstemperatur
erhitzt und fir 3 h betrieben. Danach folgt der Abfahrvorgang. Als Spllmedien wurden jeweils
ideales und reales Reformat, Luft und Luft/ Wasserdampf genutzt. Das Herunterfahren in Refor-
mat ist lediglich ein Modellfall und wird in der Betriebsstrategie keine Anwendung finden. Reales
Reformat reprasentiert einen unvollstandigen Kraftstoffumsatz wahrend des Abfahrens. Bei den
Abfahrtests wurden die gleichen Reformatzusammensetzungen genutzt wie bei den stationaren
Tests (siehe Tabelle 6-1). Dies ist dadurch begriindet, dass bei stationaren Bedingungen kein
negativer Effekt der Kohlenwasserstoffe identifiziert werden konnte. Bei den Abfahrtests sollte mit
der gleichen Menge an Kohlenwasserstoffen idealerweise ein Bereich definiert werden, der unkri-
tisch fir den Wassergas-Shift-Katalysator ist. Ebenso dienen die Tests mit idealem Reformat
dem Abgleich mit der Literatur, in der haufig Deaktivierung durch Karbonat-/ Formiatbildung unter
idealer Reformatatmosphare als Hauptdeaktivierungsgrund genannt wird. Die anderen beiden
Medien Luft sowie Luft/ Wasserdampf werden in der Literatur als adaquate Spllmedien fir Was-
sergas-Shift-Katalysatoren genannt (vergleiche Kapitel 3.3). Ebenfalls haben die ersten Ergeb-
nisse auf Systemebene einen regenerativen Effekt mit dem Spilen von Luft beziehungsweise
Luft/ Wasserdampf verknipfen konnen.
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Abbildung 6.5: Testprozedur und Beispieltest der Abfahrvorgdnge am Katalysator-Testreaktor. Nachgebildet
aus [160] mit Genehmigung von ECS — The Electrochemical Society.

Wahrend des Abfahrens wird der Katalysator mittels des Spllmediums auf 140 °C herunterge-
kihlt. Dieser Grenzwert wurde in diesen Tests nicht unterschritten, um Kondensation des Was-
serdampfs in jedem Fall zu vermeiden. AbschlieRend verweilt der Reaktor 15 min im Stillstand,

105



6 Spezifische Betriebsparameteranalyse und Katalysatorselektion

bevor wieder aufgeheizt wird und sich die Prozedur wiederholt. Innerhalb eines Testzyklus wird
der Katalysator viermal heruntergefahren und flinfmal fir drei Stunden unter WGS-Bedingungen
betrieben. Zum Ende jedes Versuchs wird der Katalysator-Testreaktor mit Stickstoff durchspiilt,
um jegliche Reformatkomponenten aus dem System zu entfernen. Im unteren Diagramm der
Abbildung 6.5 ist beispielhaft der Verlauf der CO- und CO,-Konzentration Uber einen Testverlauf
dargestellt.

6.2.2 Ergebnisse

In der Abbildung 6.6 sind die Ergebnisse beider Katalysatoren fir HTS-Bedingungen dargestellt.
Wahrend der Betriebsphasen betrug die Reformateintrittstemperatur, abgesehen von den ge-
kennzeichneten Fallen, 410 °C.

Katalysator A Katalysator B

O CO-Umsatz Anfang A& CO-Umsatz Ende

e 0,6 0,6 0
65 ' g os ' 65
E 0 E..04 ’ 60
w 2% 2% o2 o
T 53 55 5%.5 B4 g o=
= 8g° 8 g 00 ST
% < @ -4 458 < @02 ‘J 45 2
= £ N 5] 40 g £ N-04 03 402
= 5 E ol ®o £ Eos g, 50
5> 30 5> 08 30
° 7] ] i
25 -0,9 25
8 7.4 20 -1,0 K]
Ideal Ideal Real|ldeal Real|ldeal Real Ideal Ideal Real Ideal Real Ideal Real
______ Rt o B80C) | @8O
Abfahr- Luft / Luft/
atmosphére e — Wasserdampf Reformat 0L Wasserdampf
#*— Thermodynamisches Gleichgewicht
704
604 > 60 7
& ) 2001 s6,2 56,3 559 .
5 * H—K——K—K 5 8, 263 5.9 sia 534 554
4 © 50 are 478 471 350 [ ]
Y E 1 a1 E
S 3 404 358 36 3%
Z 3 8
- ]
= e e
< 5 5
@ 20 @20
=y =
e g
= 10 = 10
0+ 0+ . . - - - :
Reformat Ideal Ideal Real Ideal Real Ideal Real Ideal Ideal Real Ideal Real ldeal Real
e ABBOPCY L A3B0%C)
Abfahr- Luft/ Luft/
atmosphére Reformat Lut Wasserdampf Reformat L Wasserdampf

Abbildung 6.6:  Stabilitat und Aktivitat der Katalysatoren A und B unter HTS-Bedingungen in Abhangigkeit der
Reformatqualitat und Abfahratmosphare. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2¢.
Nachgebildet aus [162] mit Genehmigung von Elsevier.

Im oberen Teil der Abbildung ist die Stabilitdt aufgetragen. Diese gibt die durchschnittliche Ande-
rung im CO-Umsatz pro Betriebsphase in Prozentpunkten an. Die Berechnung erfolgt, wie in der
Methodik der Versuchsauswertung in Kapitel 4.1.2 beschrieben. Wie bereits in den Abbildungen
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6.3 und 6.4 sind auch hier erneut der CO-Umsatz zu Anfang und zum Ende des Versuchs einge-
zeichnet, um weitere Informationen zur Stabilitdt der Katalysatorproben geben zu koénnen. Im
unteren Teil der Abbildung 6.6 ist die Aktivitat dargestellt, die dem durchschnittlichen CO-Umsatz
innerhalb der fiinf Betriebsperioden entspricht (siehe ebenfalls Methodik in Kapitel 4.1.2).

Auch bei den Abfahrtests zeigte Katalysator B eine deutlich bessere Aktivitdt nahe am Thermo-
dynamischen Gleichgewicht im Gegensatz zu Katalysator A, welcher iber die gesamte Testreihe
weit abseits des Gleichgewichts operierte. Bei Katalysator B waren bezlglich der Aktivitat nur
marginale Unterschiede zwischen den Abfahratmospharen zu erkennen. Es zeigte sich sogar
eine minimal bessere Aktivitdt, wenn der Katalysator in Reformat heruntergefahren wurde, vergli-
chen zu Luft oder Luft/ Wasserdampf. Dies beweist die gute Resistenz des Katalysators B ge-
genuber Karbonaten/ Formiaten bei sinkenden Temperaturen bis 140 °C. Allerdings muss beim
Vergleich zu den Erkenntnissen aus der Literatur ebenfalls beachtet werden, dass in der Literatur
stets bis ungefahr Raumtemperatur abgefahren wurde (vergleiche Kapitel 3.2.1.3). Die beobach-
tete schwere Deaktivierung wurde zum Teil ebenfalls durch kondensiertes Wasser mitverursacht.
Auch eine Uberreduktion des Washcoats in der Reformatatmosphére hat bei Katalysator B nicht
stattgefunden.

Wie bereits bei den Tests unter stationaren Bedingungen wurde in dieser Testreihe vereinzelt die
Reformateintrittstemperatur von 410 °C auf 380 °C gesenkt. Mit diesen Tests sollten Vergleiche
angestellt und Uberprift werden, ob bei einer niedrigeren Eintrittstemperatur ein verbesserter CO-
Umsatz trotz schlechterer Kinetik méglich war. Bei 380 °C Eintrittstemperatur konnte der hdchste
durchschnittliche Umsatz von 63,5 % bei Katalysator B beim Test mit idealem Reformat gemes-
sen werden. Auch bei der niedrigeren Temperatur konnten Gleichgewichtsbedingungen erreicht
werden.

Bei Katalysator A zeigte sich eine inkonsistente Variation des mittleren CO-Umsatzes abhangig
von der Abfahratmosphéare. Dies verdeutlichte wiederum die Problematik der Probenvariabilitat
bei Katalysator A. Der durchschnittliche CO-Umsatz variierte im Bereich zwischen 35,8 % und
47,9 %. Auch bei einer niedrigeren Eintrittstemperatur von 380 °C bei den Versuchen mit idealem
und realem Reformat konnten keine besseren Ergebnisse erzielt werden. Bei beiden Katalysato-
ren war nahezu kein Unterschied zwischen den Versuchen mit idealem und realem Reformat zu
erkennen.

Katalysator B setzte sich gegeniiber Katalysator A auch bei der Stabilitdt durch. Allerdings deak-
tivierte auch Katalysator B in den meisten Fallen geringfiigig im Bereich zwischen -1 bis
-0,3 Prozentpunkten. Ausnahmen waren die Versuche mit realem Reformat und den Abfahrat-
mospharen Reformat und Luft, bei denen sich der CO-Umsatz positiv entwickelte. Es war wiede-
rum keine deutliche Korrelation zwischen Degradation und Abfahratmosphare zu erkennen.
Hochste Stabilitat zeigte sich wahrend des Abfahrens mit Luft, schlechteste beim Abfahren mit
Luft/ Wasserdampf. Obwohl kein Wasser auskondensiert sein kann, scheint Wasserdampf wah-
rend des Abfahrens einen negativen Effekt auf den Katalysator auszutiben. Eine Korrelation zwi-
schen Deaktivierung und der Reformatqualitdt bestand nicht. Die gute Stabilitdt des Katalysators
B kann auch durch den Vergleich der anfanglichen Aktivitat und der zum Ende des Versuchs
eruiert werden. Die anfangliche Aktivitat der Proben von Katalysator B lag im Bereich zwischen
50,8 % und 57,1 % bei 410 °C Eintrittstemperatur. Dies zeigt die geringe Probenvariabilitat bei
Katalysator B.
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Im Gegensatz zu diesen Ergebnissen zeigte Katalysator A sehr schlechte Resultate und einen
instabilen Betrieb. Die durchschnittliche Anderung des CO-Umsatzes pro Betrieb lag zwischen
-7,4 und -2 Prozentpunkten. Das bedeutet, dass Katalysator A in jedem Versuch der Testreihe
stark deaktivierte. Die starkste Degradation schien bei den Abfahrversuchen mit Reformat aufge-
treten zu sein. Karbonat-/ oder Formiatbildung kann aber nicht alleiniger Deaktivierungsgrund
sein, da Katalysator A auch bei den anderen Abfahratmospharen in nicht zu vernachlassigendem
Umfang alterte. Die geringfigigste Deaktivierung trat wahrend des Abfahrversuchs mit Luft bei
idealem Reformat auf. Die Probe hatte hier eine sehr niedrige Anfangsaktivitat, die Gber den Ver-
suchszeitraum nur leicht abfiel. Die geringe Stabilitat der Katalysator A-Proben kann wiederum
anhand des CO-Umsatzes am Anfang und am Ende des Versuchs bewertet werden. Wahrend
sehr hohe Anfangsaktivitdten von bis zu 57,9 % bei T,;,,=410 °C gemessen wurden, die ver-
gleichbar zu denen des Katalysators B waren, brachen die Umsatze wahrend des Betriebs auf
Werte bis zu 30,6 % ein. Die dramatisch sinkende Aktivitat iber den Versuchsverlauf beeinflusste
die gemittelten CO-Umsatze im unteren Diagramm der Abbildung 6.6, wodurch niedrige Werte
berechnet wurden. Die zuvor bereits angesprochene deutliche Probenvariabilitat ist anhand der
Werte fur die initiale Katalysatoraktivitat einfach zu erkennen. Die Werte schwankten zwischen
42 % und 57,9 % bei T,;,=410 °C und damit deutlich starker als noch bei Katalysator B. Bei den
Ergebnissen von Katalysator A ist anzumerken, dass der Versuch mit realem Reformat und Luft/
Wasserdampf- Abfahratmosphare lediglich vier Operationen und drei Abfahrvorgange aufgrund
eines Teststandsausfalls umfasste.

Die Untersuchungen des Abfahrverhaltens wurden in analoger Weise auch fiir NTS-Bedingungen
durchgefiihrt. Aufgrund der guten Ergebnisse bei T,;,=340 °C unter stationaren Bedingungen,
wurde diese Temperatur auch hier angewandt. Die Ergebnisse sind in gleicher Weise in
Abbildung 6.7 zu finden. Katalysator B zeigte erneut sehr hohe Aktivitdt im Bereich zwischen
44,3 % und 66,2 %. In den meisten Fallen konnte das Thermodynamische Gleichgewicht erreicht
werden. Beste Umsatze wurden bei dem Abfahrmedium Luft erkannt. Demgegenuber schien das
Abfahren in Luft/ Wasserdampf deutlich problematischer zu sein. Dieser Trend ist nicht unwahr-
scheinlich, da ahnliche Ergebnisse auch unter HTS-Bedingungen beobachtet wurden. Allerdings
sind die hier gemessenen Durchschnittsumsatze vermutlich etwas zu niedrig, da in den beiden
Tests mit Luft/ Wasserdampf als einziges Mal in der gesamten Testreihe die Analytik ,Prima 600
S* verwendet wurde. Wie der Fehleranalyse in Kapitel 4.1.2.2 entnommen werden kann, ist bei
diesem alteren Massenspektrometer mit einer groReren Ungenauigkeit zu rechnen. Ebenfalls
konnte beobachtet werden, dass das Messgerat stets etwas hdhere CO-Konzentrationen als das
neue FTIR/ MS gemessen hat. Die Ergebnisse zeigen, dass auch bei NTS-Bedingungen die Zu-
gabe von 215 ppmv héheren Kohlenwasserstoffen keinen Einfluss auf die Aktivitat des Katalysa-
tors B hatte.

Im Unterschied zu den sehr schlechten Ergebnissen unter HTS-Bedingungen zeigte Katalysator
A eine merklich bessere Aktivitat unter NTS-Bedingungen. Diese lag auf einem Niveau mit der
von Katalysator B und in einigen Fallen sogar dartiber. Unabhangig von der Abfahratmosphare
und der Reformatqualitat konnte in beinahe allen Versuchen das Thermodynamische Gleichge-
wicht erreicht werden. Die einzige Ausnahme war das Abfahren in Luft/ Wasserdampf mit realem
Reformat, bei dem der Katalysator bereits deaktiviert war.
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Bezlglich der Stabilitat zeigte Katalysator B sehr gute Werte. Die Stabilitat lag im Bereich zwi-
schen -0,1 und 0,9 Prozentpunkten. Da diese Werte sehr nah um null schwanken, kann in allen
Fallen von einem stabilen Betrieb des Katalysators gesprochen werden. Die anfanglichen Umsat-
ze der Proben variierten im Bereich zwischen 58 % und 65 %, wenn die Ergebnisse des ,Prima
600 S“ vernachlassigt werden. Diese Werte decken sich gut mit der Variabilitat unter HTS-
Bedingungen.
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Abbildung 6.7: Stabilitat und Aktivitat der Katalysatoren A und B unter NTS-Bedingungen in Abhangigkeit der
Reformatqualitédt und Abfahratmosphare. Messwerte nach ,Prima 600 S* und ,MultigasTM
2030D* und ,CirrusTM 2*. Nachgebildet aus [160] mit Genehmigung von ECS — The
Electrochemical Society.

Auch Katalysator A zeigte eine wesentlich verbesserte Stabilitat unter NTS-Bedingungen im Ver-
gleich zu HTS-Bedingungen. Im Gegensatz zu Katalysator B waren die Werte aber wiederum
deutlich schlechter und befanden sich in einem Bereich zwischen -3,6 und 0,3 Prozentpunkten,
wenn der stark degradierte Katalysator unter Luft/ Wasserdampf-Bedingungen und realem Re-
format aufden vorgelassen wird. Ein besonderer Grund fiir die Deaktivierung dieses Katalysators
war nicht zu erkennen, demnach kann die beobachtete Alterung erneut der Probenvariabilitat
zugeschrieben werden. Stabilster Betrieb war mdglich, wenn Luft als Splilmedium angewandt
wurde. Niedrigste Stabilitat wurde erneut bei Luft/ Wasserdampf beobachtet. Wie in allen Fallen
zuvor, schienen hohere Kohlenwasserstoffe im Bereich bis 215 ppmv keinen negativen Einfluss
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auf die Katalysatoraktivitdt beziehungsweise -stabilitdt auszuuben. Der initiale CO-Umsatz
schwankte hier bei hohen Werten zwischen 63,8 % und 67,6 %, vergleichbar zu der Variabilitat
bei Katalysator B.

Die zuvor prasentierten Versuchsreihen umfassten eine Vielzahl an Einflussparametern in Bezug
auf eine Deaktivierung der Katalysatoren A und B. Um schlissigere Aussagen beziglich der Pa-
rameter Reformatqualitat und glinstigste Abfahratmosphare tatigen zu kénnen sowie eine Aussa-
ge Uber die gesamtheitliche Aktivitat/ Stabilitdt der Katalysatoren A und B zu treffen, werden die
gesammelten Ergebnisse im Folgenden statistisch neu aufgearbeitet.

Dazu ist in Abbildung 6.8 der Einfluss der Reformatqualitat nochmals separat fir HTS- und NTS-
Bedingungen aufgetragen. Die einzelnen Balken setzen sich jeweils zusammen aus den Mittel-
werten der mittleren CO-Umsatze aller Versuche mit den Katalysatoren A und B sowie allen drei
Abfahratmospharen. Die HTS-Reproduktionsversuche mit einer Eintrittstemperatur von 380 °C
werden bei dieser Statistik nicht mit einbezogen. Das bedeutet, dass sich beispielsweise der mitt-
lere CO-Umsatz fir HTS-Bedingungen mit idealem Reformat aus den sechs Versuchen mit Kata-
lysator A und B mit jeweils den drei Abfahratmospharen Reformat, Luft und Luft/ Wasserdampf
zusammensetzt. Entsprechend wird bei den anderen vier Balken vorgegangen. Werden wiede-
rum die Durchschnittswerte von 54,8 % und 53,7 % miteinander verglichen, so zeigt sich lediglich
ein marginal schlechterer Umsatz bei den Versuchen mit realem Reformat. Ebenso scheint die
Stabilitét, ablesbar an den Vier- und Dreiecken, sehr gut vergleichbar. Die zugefiihrten Mengen
von 215 ppmv-220 ppmv héherer Kohlenwasserstoffe scheinen nahezu keinen Einfluss auf
den CO-Umsatz zu haben.
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In Abbildung 6.9 sind die CO-Umsatze, klassifiziert nach den Abfahratmospharen aufgetragen.
Hier ist grafisch anhand der Farbgebung bereits angedeutet, dass sich die Werte der einzelnen
Balken aus jeweils vier Versuchen der Katalysatoren A und B mit idealem und realem Reformat
zusammensetzen. Die farbigen Rechtecke informieren quantitativ Gber den Anteil des jeweiligen
Versuchs am gesamtgemittelten Umsatz. Ahnliche RechteckgréBen weisen auf vergleichbare
Umsétze in Einzeltests hin. Es pragt sich ein deutlicherer Unterscheid in den Abfahratmosphéaren
bei den NTS-Tests im Vergleich zu den HTS-Tests aus, bei denen nahezu gleiche Umsétze un-
abhangig von der Abfahratmosphére gemessen wurden. Die Durchschnittswerte der HTS- und
NTS-Balken verdeutlichen aber, dass das Abfahren mit Luft einen Vorteil gegenlber den anderen
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beiden Abfahratmosphéren hat. Der Durchschnittswert liegt hier bei 56,5 %, wohingegen bei Re-
format 55,9 % und bei Luft/ Wasserdampf lediglich 50,3 % erreicht werden. Wichtiger als der
durchschnittliche CO-Umsatz ist allerdings die Stabilitat. Hier wird ersichtlich, dass das Abfahren
mit Luft die Stabilitdt der Katalysatoren deutlich besser erhalten kann (57,7 %/ 55,4 %) als es
beispielsweise mit Reformat (60,7 %/ 51,6 %) oder Luft/ Wasserdampf (54,2 %/ 45,3 %) mdglich
ist. Luft ist aufgrund eines potentiell regenerativen Effekts wahrend des Abfahrens und
weiterhin aufgrund 6konomischer und logistischer Vorteile als Abfahrmedium zu favori-
sieren.

Zum Abschluss werden nochmals die Katalysatoren A und B miteinander verglichen. Dazu sind in
Abbildung 6.10 die durchschnittliche, anfangliche und finale Aktivitdt, nochmals unterteilt in HTS-
und NTS-Bedingungen aufgegliedert. Die einzelnen Balken setzten sich zusammen aus allen
Versuchen mit idealem und realem Reformat und den drei Abfahratmosphéaren. Bei Katalysator B
werden die geringfligig beobachtete Deaktivierung bei HTS-Bedingungen und die sehr gute Sta-
bilitdt unter NTS-Bedingungen deutlich. Auffallig ist, dass der Durchschnittswert mit 56,4 % sogar
etwas hoher liegt als der Anfangs- und Endwert sowie der Endwert grofer ist als der Anfangs-
wert. Dies mag unlogisch erscheinen, macht aber vor dem Hintergrund Sinn, dass bei den NTS-
Versuchen sogar ein leichter Anstieg im CO-Umsatz wahrend der Versuche beobachtet werden
konnte (siehe Abbildung 6.7) und es innerhalb der Betriebsphasen zwischenzeitlich zu Schwan-
kungen im CO-Gehalt gekommen ist. Dadurch lassen sich héhere Durchschnittswerte im Ver-
gleich zu den Anfangs- und Endwerten berechnen.

Katalysator A

Katalysator B
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gesamt
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Abbildung 6.10: Unterschiedliche Aktivitat/ Stabilitat der Katalysatoren A und B. Messwerte nach ,Prima 600 S*
und ,Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2.

Bei Katalysator A pragt sich das Bild eines sehr instabilen Betriebsverhaltens aus. Wie die Er-

gebnisse im Verlaufe dieses Kapitels gezeigt haben, deaktiviert der Katalysator nahezu unter

allen Versuchsbedingungen. Im statistischen Mittel sank der CO-Umsatz von 59,2 % auf 45,5 %
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ab. Allerdings konnte kein Parameter identifiziert werden, welcher die Deaktivierung eindeutig
beeinflusst hat. Es wird aber deutlich, dass der Katalysator sehr stark unter HTS-
Abfahrbedingungen deaktiviert und in geringerem MafRe unter NTS-Bedingungen. Dies deckt sich
gut mit den Beobachtungen auf Systemebene. Es scheint schwierig mit dem Katalysator A in
jedweder Form einen stabilen Betrieb zu gewahrleisten. Demnach wird die Anwendung des
Katalysators A unter den Bedingungen des Brenngaserzeugungssystems des IEK-3 an
dieser Stelle als nicht sinnvoll erachtet und es sollte zu Katalysator B gewechselt werden,
der deutlich besseres Betriebsverhalten zeigen konnte. Aufgrund dessen erfahrt Katalysator
A in den folgenden Kapiteln nur noch geringe Beachtung, wahrend sich starker auf Katalysator B
fokussiert wird.

Diskussion

Die Ergebnisse dieses Teilkapitels zeigen, dass mit starkerer Deaktivierung des Wassergas-Shift-
Reaktors unter Abfahrbedingungen bis 140 °C zu rechnen ist im Vergleich zu den Versuchen
unter stationaren Bedingungen. In vielen Fallen wurde bei beiden Katalysatoren beobachtet, dass
sie in gewissem Male deaktivierten. Eventuell hatte eine starkere Alterung beobachtet werden
kénnen, wenn eine groRere Anzahl an Abfahrzyklen durchgefiihrt worden ware. Die Haupter-
kenntnisse dieses Abschnitts sind:

o Katalysator A:

o Der Katalysator deaktivierte unter allen getesteten Bedingungen (HTS: -7,4 bis
-2 Prozentpunkte/ Betrieb; NTS: -6,4 bis 0,3 Prozentpunkte/ Betrieb). Es war nicht
moglich den Katalysator stabil zu betreiben. Katalysator A ist fir den Einsatz im
Brenngaserzeugungssystem nicht geeignet!

o Ein bestimmter kritischer Parameter konnte nicht identifiziert werden.

o HTS-Bedingungen riefen deutlich starkere Deaktivierung hervor als NTS-
Bedingungen.

o Es wurde kein negativer Einfluss hoherer Kohlenwasserstoffe wahrend des Ab-
fahrens erkannt (220 ppmv HTS/ 215 ppmv NTS).

o Luft ist als Abfahrmedium zu favorisieren.

o Die Proben von Katalysator A variieren stark bezuglich Aktivitat und Stabilitat.

o Katalysator B:

o Ein stabiler Betrieb war unter NTS-Abfahrbedingungen moglich (-0,1 bis
0,9 Prozentpunkte/ Betrieb).

o Es war lediglich eine geringe Deaktivierung unter HTS-Abfahrbedingungen zu be-
obachten (-1 bis 0,6 Prozentpunkte/ Betrieb). Es konnte kein kritischer Parameter
identifiziert werden.

o Es wurde kein negativer Einfluss hoherer Kohlenwasserstoffe wahrend des Ab-
fahrens erkannt (220 ppmv HTS/ 215 ppmv NTS).

o Luft ist als Abfahrmedium zu favorisieren.
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o Die Proben von Katalysator B variieren geringfligig bezuglich Aktivitat und Stabili-
tat.

¢ Die optimale Eintrittstemperatur der HTS-Stufe liegt bei 380 °C.

Da kein Zusammenhang zwischen Katalysatordeaktivierung und Reformatqualitdt nachgewiesen
werden konnte, kann davon ausgegangen werden, dass Konzentrationen an héheren Kohlen-
wasserstoffen im Bereich um 220 ppmv unkritisch fur den WGS-Katalysator sind.

6.3 Kritische Reformatkomponenten

Aus den Ergebnissen der Kapitel 6.1 und 6.2 lie} sich erkennen, dass die Menge von 220 ppmv
hoéherer Kohlenwasserstoffe und deren Zusammensetzung (siehe Tabelle 6-1) keinen negativen
Einfluss auf die Aktivitdt und Stabilitdt der Wassergas-Shift-Katalysatoren hatte. Bei beiden un-
tersuchten Katalysatoren A und B konnte die beobachtete Deaktivierung nicht eindeutig mit der
Anwesenheit der Kohlenwasserstoffe korreliert werden. Allerdings setzten sich die hdheren Koh-
lenwasserstoffe nur zu 4 ppmv aus Benzol zusammen, welches den Ergebnissen aus Kapitel 5.2
zufolge eine kritische Reformatkomponente sein konnte. Die Hauptbestandteile der héheren Koh-
lenwasserstoffe waren Ethen und Propen. Deren Hydrierung zu den Alkanen Ethan und Propan,
in dem Umfang der Versuche aus Kapitel 6.1 und 6.2, konnte als unbedeutend bezliglich der
Degradation identifiziert werden. Im folgenden Abschnitt werden die Reformatkomponenten Me-
than und Benzol sowie verschiedene Kohlenwasserstoffmischungen in gréfReren Mengen getes-
tet, um in beschleunigten An-/ Abfahr-Alterungstests das Verhalten des Wassergas-Shift-
Katalysators zu analysieren. Es werden lediglich HTS-Bedingungen untersucht, da diese deutlich
kritischer sind (hdhere Temperatur, hohere Raumgeschwindigkeit) als NTS-Bedingungen und die
Reformatprodukte aus dem Reformer direkt auf den HTS-Reaktor treffen.

6.3.1 Methodik

Die Messungen wahrend des An- und Abfahrens des Brenngaserzeugungssystems aus Kapitel
5.2 haben gezeigt, dass in den transienten Zustdnden mit stark erhéhten Konzentrationen an
hoheren Kohlenwasserstoffen zu rechnen ist. Demnach wurde das An-/ Abfahrverhalten am Ka-
talysator-Testreaktor nachgebildet und in mehreren Zyklen spezielle Kohlenwasserstoffe dem
Katalysator zugegeben. Die Methodik ist in Abbildung 6.11 dargestellt. Im oberen Bildabschnitt ist
die Anfahrprozedur dargelegt, im unteren die Abfahrprozedur.

Wie in allen Tests am Katalysator-Testreaktor startet die Versuchsprozedur mit dem Aufheizen
und der Probenkalzinierung in Luft bei circa 435 °C. Beide Prozesse nehmen zusammen unge-
fahr viereinhalb Stunden in Anspruch. Wahrend der Anfahrtests wird nach der Kalzinierung bis
200 °C abgekuhlt, das Reformat inklusive der zu untersuchenden hoéheren Kohlenwasserstoffe
hinzugegeben und dabei der Reaktor wieder auf Betriebstemperatur aufgeheizt. Die Starttempe-
ratur von 200 °C reprasentiert die Zindtemperatur im realen System. Der Startvorgang wird hier
kiinstlich verlangert und lber eine halbe Stunde durchgefiihrt. In der Realitat treten die Konzent-
rationsspitzen demgegeniber nur wenige Minuten auf (siehe Tabelle 5-2). Anstelle einer schlag-
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artigen Temperaturerhdhung und kurzzeitiger Peaks hoherer Kohlenwasserstoffe von einigen
Minuten (vergleiche Tabelle 5-2) wird bei dem Katalysator-Testreaktor die Temperatur entspre-
chend der Heizleistung des Ofens erh6ht und die Kohlenwasserstoffe Uber einen Zeitraum von
30 min zugegeben. Damit werden deutlich kritischere Betriebssituationen am KTR abgebildet, als
sie normalerweise im System auftreten. Allerdings limitiert die Heizleistung des Ofens den Tem-
peraturanstieg, sodass die Testverhaltnisse an die realen Bedingungen nur angenahert werden
konnen. Die Heizrate liegt hier bei circa 13 K/min. Nachdem die Kohlenwasserstoffe hinzugege-
ben wurden, wird der Katalysator unter idealem Reformat fir 2 h betrieben. Wie bereits in den
Tests zuvor, wird nur die zweite Stunde ausgewertet um verlassliche Ergebnisse zu erhalten.
Danach wiederholt sich der Zyklus aus Abkulhlen auf 200 °C, Anfahrprozedur und Betrieb noch
dreimal. Nach dem zweiten Abfahrzyklus wird der Reaktor Gber Nacht betrieben und der Zyklus

erst am folgenden Tag fortgefiihrt. Zum Ende des Versuchs wird das System erneut mit Stickstoff
gesplilt.

Anfahrtest
E Initialer Katalysatorzustand Zugabe KW
500 Auswertungsperiode —— Katalysatormitte
435 Kalzinierung0,5h1h 1h Betrieb iiber Nacht
400 | -
300545 h ~13,5h
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© ]
= 100+
5 |
© 0
8. . 05h Abfahrtest
£ ; . L
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Abbildung 6.11: Testprozedur zur Identifikation kritischer Reformatkomponenten am Katalysator-Testreaktor.

Bei den Abfahrtests ist die Versuchsprozedur ahnlich. Allerdings wird hier nach der Kalzinierung
ein weiterer einstiindiger Betrieb durchgefiihrt, um die initiale Katalysatoraktivitat zu tberprifen.
AnschlieRend folgt die erste Abfahrprozedur. Ware die initiale Katalysatoraktivitat nicht gemessen
worden, kénnte der gemessene CO-Umsatz in der ersten Auswerteperiode (nach dem ersten
Abfahrvorgang) bereits neben dem Abfahrvorgang auch durch eventuell ungiinstige Betriebsbe-
dingungen im initialen Betrieb beeinflusst worden sein. Wahrend der halbstiindigen Abfahrproze-
dur werden, wie bereits bei den Anfahrtests, gewisse Kohlenwasserstoffe in grolRer Menge hin-
zugegeben. Bei den Versuchen mit Methan wird die Temperatur wahrend der Abfahrprozedur nur
bis auf 140 °C gesenkt, um zu vermeiden, dass Wasser auskondensiert. Bei den Tests mit ande-
ren Kohlenwasserstoffen konnte die Temperatur aufgrund einer Restriktion des Teststands nur
bis auf 200 °C gesenkt werden. Wie schon bei den Anfahrtests kdnnen auch bei den Abfahrtests

114



6.3 Kritische Reformatkomponenten

die realen Verhaltnisse nur angenahert werden. Im realen Fall sinken die Temperaturen schlagar-
tig, sobald die Reformatproduktion im Reformer stoppt und die Wassergas-Shift-Reaktion zum
Erliegen kommt. Am Katalysator-Testreaktor nimmt es mehr Zeit in Anspruch, bis der Katalysator
abgekihlt ist. Die Kihlrate liegt hier bei circa 10 K/min. Analog zu den Anfahrtests wird die Ver-
suchsprozedur ebenfalls viermal wiederholt und der Test liber Nacht durchgefiihrt.

Die untersuchten Mengen an Kohlenwasserstoffen sind in Tabelle 6-2 zusammengefasst. Neben
den Konzentrationen und der Peakdauer sind zum Vergleich die Durchschnittswerte der beo-
bachteten Peaks im realen Fall gegenlibergestellt. Bei Methan und Benzol handelt es sich hierbei
um die gerundeten Durchschnittswerte realer Messungen. Bei den Komponenten Propan, Penten
und Hexen wurden Schatzungen vorgenommen, da diese Spezies wahrend der transienten Be-
triebszustande nicht direkt mit der Analytik gemessen wurden.

Tabelle 6-2: Untersuchte Spezies und Mengen wéhrend der beschleunigten An-/ Abfahr-Alterungstests.
Komponente Menge untersucht M_enge nachge- Dauer untersucht Dauer nachgewie-
wiesen sen
ppmv (feucht) ppmv (trocken) min min
Methan 50000 2= 13000 30 @=3,5
Benzol 1500-16000 @=1100 30 2=3
Jeweils 1500
Mischung 1 (C2-Cg) | ($=9000)/ 5000 @= 7700 30 @=3
(3=30000)
. Jeweils 5000 _ _
Mischung 2 (Cs-Cs) (5=10000) 2= 1000 30 @=3
. Jeweils 5000 _ _
Mischung 3 (C2-C3) (5=20000) @= 8700 30 =3

Den Zahlenwerten aus der Tabelle ist zu entnehmen, dass deutlich héhere Konzentrationen un-
tersucht wurden, als im Durchschnitt im realen Fall gemessen wurden. Die angegebenen unter-
suchten Werte beziehen sich weiterhin auf feuchtes Reformat, die nachgewiesenen Werte auf
trockenes. Bei Methan wurden 50000 ppmv Uber 30 min untersucht. Bei Benzol wurde in den
meisten Versuchen mit 1500 ppmv beziehungsweise 5000 ppmv gearbeitet, in einem Sonderfall
sogar mit 16000 ppmv. Die Kohlenwasserstoffmischung 1 setzte sich aus den Komponenten
Ethen, Ethan, Propen, Propan, Penten und Hexen zusammen. Buten in der Reihe der Alkene
wurde aufgrund einer verfahrenstechnisch aufwendigen Zugabe ins System vernachlassigt. Bei
Mischung 1 wurden die Komponenten jeweils mit 1500 ppmv und 5000 ppmv untersucht, bei
Mischung 2 und 3 jeweils mit 5000 ppmv. Mischung 2 setzte sich nur aus den héheren Alkenen
Penten und Hexen zusammen. In Mischung 3 wurden die C,-C; Kohlenwasserstoffe Ethen,
Ethan, Propen und Propan separat untersucht.

6.3.2 Ergebnisse

Kritische Komponente Methan

Die Untersuchungen mit Methan sollten den Kohlenwasserstoff als kritische Komponente besten-
falls ausschlielen, da Methan zwangslaufig im System in gréBeren Mengen vorhanden ist. Die
Versuchsergebnisse sind in den Abbildungen 6.12 und 6.13 fur die Katalysatoren A und B darge-
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stellt. Bereits in Kapitel 6.2 hatte sich Katalysator A als ungeeignet fiir die Anwendung im Brenn-
gaserzeugungssystem herausgestellt. Dementsprechend wurden fir diesen Katalysator die Un-
tersuchungen auf ein Minimum reduziert. Allerdings sollte trotzdem herausgefunden werden, ob
ein deutlich unvollstdndiger Umsatz an Kraftstoff ein Deaktivierungsgrund ist. In den oberen Dia-
grammen der Abbildungen 6.12 und 6.13 sind jeweils die durchschnittichen CO-Umséatze inner-
halb der einzelnen Auswerteperioden abgebildet. Bei den Abfahrversuchen ergibt sich aus der
unterschiedlichen Versuchsmethodik (siehe oben) ein weiterer berechneter Umsatz. Neben den
durchgefiihrten neuen Versuchen wurden ebenfalls die Ergebnisse des stabilsten und instabilsten
Katalysators der Abfahrvorgange aus Kapitel 6.2 erneut implementiert. Der Vergleich zwischen
den neuen und alten Versuchsergebnissen soll den Einfluss der untersuchten Kohlenwasserstof-
fe besser verdeutlichen.

Katalysator B
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Abbildung 6.12: Einfluss von CH,4 auf die Stabilitat
von Katalysator B wahrend des An-
und Abfahrens (SU=startup,
SD=shutdown). Messwerte nach
Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2°.

Stabilitat / %

Abbildung 6.13: Einfluss von CHy4 auf die Stabilitat

von Katalysator A wahrend des An-
und Abfahrens (SU=startup,
SD=shutdown). Messwerte nach
,Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2.

In Abbildung 6.12 zeigt sich fir Katalysator B eine leichte, beinahe vernachlassigbar kleine Deak-
tivierung der Katalysatorproben. Die starkste Deaktivierung konnte bei dem Abfahr-
Reproduktionsversuch (SD=shutdown, Abfahrversuch) beobachtet werden, bei dem der CO-
Umsatz von 55,3 % auf 50,5 % sank. Die Unterschiede in den anfanglichen CO-Umsatzen der
jeweiligen Tests verdeutlichen wiederum eine gewisse Probenvariabilitat. Hier schwankte die
Anfangsaktivitat zwischen 55,3 % und 60,3 %. Im Stabilitéltsdiagramm33 im unteren Teil der Ab-
bildung wird deutlich, dass die Deaktivierung stets innerhalb beziehungsweise an der Grenze des

3 Die Stabilitat wurde hier, analog zu den Ergebnissen aus Kapitel 6.2, nach der beschriebenen Methodik in
Kapitel 4.1.2.1 berechnet.
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Bereichs ,vorherig bester/ vorherig schlechtester” lag. Dies verdeutlicht den unbedeutenden Ein-
fluss von CH4 bezuglich der Deaktivierung bei Katalysator B. Allerdings scheint das Abfahren
eine signifikantere Deaktivierung im Vergleich zum Anfahren (SU=startup, Anfahrversuch) zu
verursachen. Bei Katalysator A war ebenfalls kein signifikanter Einfluss durch die Zugabe von
50000 ppmv beim Abfahren zu erkennen. Die beobachtete Deaktivierung war deutlich starker als
bei Katalysator B, lag allerdings aufgrund der sehr niedrigen Stabilitat des Katalysators in den
vorherigen Abfahrtests im Bereich der Ergebnisse des ,vorherig besten/ vorherig schlechtesten®.
Ein interessantes Nebenresultat war, dass die zugefiihrten Mengen an Methan bei Katalysator B
in gleichem Umfang am Reaktoraustritt wieder gemessen werden konnten, bei Katalysator A nur
ungefahr die Halfte. Das spricht dafiir, dass Methan bei Katalysator B vermutlich nicht auf der
Katalysatoroberflache adsorbiert ist und nicht zu Nebenreaktionen gefiihrt hat. Bei Katalysator A
waren Nebenreaktionen wahrscheinlicher.

Es lasst sich fiir beide Katalysatoren festhalten, dass auch groBe Mengen von 50000 ppmv
Methan ilber 30 min weder wahrend des An-/ noch des Abfahrens einen deutlichen Ein-
fluss auf die Katalysatorstabilitit ausiiben. Die Berechnungen aus Kapitel 5.2, in denen das
Potential von CH, zur Kohlenstoffbildung abgeschéatzt wurde, sind damit in Ubereinstimmung mit
diesen experimentellen Ergebnissen.

Kritische Komponente Benzol

Die Versuche mit Benzol als kritischer Komponente sind in den Abbildungen 6.14 und 6.15 dar-
gestellt. Bei Katalysator B wurden An- und Abfahrtests mit jeweils 1500 ppmv und 5000 ppmv
sowie ein Anfahrtest mit 16000 ppmv durchgefiihrt. Im Gegensatz zu den Ergebnissen mit Me-
than konnte hier eine starkere Alterung erkannt werden. Trotzdem erfuhren die Proben keine
vollstandige Deaktivierung.

Katalysator B alterte am starksten beim Abfahren mit 5000 ppmv, bei dem der CO-Umsatz von
anfanglichen 62,7 % auf 55,0 % sank, was einem Stabilitdtsverlust von durchschnittlich
-1,8 Prozentpunkten entsprach. In vielen Versuchen konnte eine starkere Deaktivierung innerhalb
der ersten Zyklen erkannt werden, welche spater abflachte beziehungsweise in eine Art ,Satti-
gung® verlief. Dies kdnnte durch die bereits unter stationdren Bedingungen beobachtete ,Einlauf-
periode“ mit beeinflusst worden sein. Werden die Ergebnisse beziiglich der Stabilitat mit den
Werten der ,vorherig besten/ vorherig schlechtesten“-Versuche verglichen, so lasst sich leicht
erkennen, dass alle Katalysatoren, bis auf die Probe des Reproduktionsversuchs mit 5000 ppmv
beim Anfahren (C6H6 SU 5000 (2)), starker deaktivierten. Die Werte lagen zwischen den zuvor
angesprochenen -1,8 und -0,4 Prozentpunkten. Dies ist der Beweis fir den negativen Einfluss
der kritischen Komponente Benzol auf die WGS-Katalysatoraktivitat. Wie schon bei den Tests mit
Methan schien auch hier starkere Deaktivierung bei den Abfahrversuchen, verglichen zu den
Anfahrversuchen, aufzutreten. Gegebenenfalls verursachen Nebenreaktionen, abhangig von den
unterschiedlichen Temperaturniveaus wahrend des An- und Abfahrens, divergent starke Deakti-
vierung.

Die Unstimmigkeit zwischen den Werten der beiden 5000 ppmv Anfahrversuche zeigt auch eine
gewisse Variabilitat in der Aktivitat und Stabilitat der Proben des Katalysators B. Als weiteren
interessanten Aspekt Iasst sich festhalten, dass kein signifikanter Unterschied in der Deaktivie-
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rung zu erkennen war, wenn die Benzolkonzentration von 1500-16000 ppmv variiert wurde. In
diesem Bereich scheint die Degradation nicht sensibel bezlglich der Benzolmenge zu sein.
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Abbildung 6.15: Einfluss von CgHs auf die Stabilitat
von Katalysator A wahrend des An-
und Abfahrens (SU=startup,

SD=shutdown). Messwerte nach

SD=shutdown). Messwerte nach
,Multigas™ 2030D* und ,Cirrus™ 2.

,Multigas™ 2030D* und ,Cirrus™ 2.
Bei Katalysator A wurden lediglich ein Anfahr- und ein Abfahrtest mit 5000 ppmv Benzol durchge-
fuhrt. Wie bereits bei Methan lag die beobachtete Deaktivierung deutlich Gber der von Katalysator
B und im Bereich ,vorherig bester/ vorherig schlechtester®. Auch hier konnte beobachtet werden,
dass der Katalysator starker wahrend des Abfahrens degradierte. Der Stabilitatsverlust lag zwi-
schen -5,8 bis -3,7 Prozentpunkten.

Die Ergebnisse zeigen, dass die Komponente Benzol kritisch beziiglich der Katalysator-
stabilitdt des Wassergas-Shift-Reaktors ist. Die Degradation scheint nahezu unabhingig
der Benzolkonzentration zwischen 1500 ppmv und 16000 ppmv und wahrend des Abfah-
rens starker ausgepragt zu sein als wahrend des Anfahrens.

Kritische Kohlenwasserstoffmischungen

Es wurden drei verschiedene Kohlenwasserstoffmischungen, entsprechend der Angaben aus
Tabelle 6-2 untersucht. Die Ergebnisse sind fur Katalysator A und B in den Abbildungen 6.16 und
6.17 zu sehen. Katalysator A wurde lediglich mit Mischung 1 getestet, Katalysator B zusatzlich
mit den Mischungen 2 und 3. Die Ergebnisse der Mischung 1 sind in den Abbildungen in Griin,
die fur Mischung 2 in Orange und fiir Mischung 3 in Schwarz dargestellt. Bei Katalysator B zeigen
die Kurven, bis auf die unterschiedliche Lage aufgrund der divergenten initialen Katalysatoraktivi-
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6.3 Kritische Reformatkomponenten

taten, ahnliche Verlaufe mit korrespondierender Steigung auf. Im Vergleich zu den Benzol- und
Methanergebnissen sind die Steigungen der Kurven allerdings steiler, was sich in einer geringe-
ren Stabilitdt widerspiegelt. In allen untersuchten Fallen sind die Katalysatoren verhaltnismaRig
stark deaktiviert und liegen aufRerhalb des Bereichs ,vorherig bester/ vorherig schlechtester”. Die
Stabilitat variierte im Bereich zwischen -2,9 und -1,7 Prozentpunkten. Mischung 1, bei der eine
Gesamtmenge von 9000 ppmv (1500 ppmv je Komponente) und 30000 ppmv (5000 ppmv je
Komponente) untersucht wurde, zeigte starkste Deaktivierung wahrend des 5000 ppmv Abfahr-
versuchs. Hier sank der CO-Umsatz von anfanglich 59,4 % auf 47,7 % ab. Abseits davon war bei
Mischung 1 die Tendenz einer starkeren Deaktivierung wahrend des Abfahrens im Vergleich zum
Anfahren nicht stringent zu beobachten. Bei 1500 ppmv zeigten beide Proben wahrend des An-
und Abfahrens ahnliche Ergebnisse, wobei der Katalysator sogar beim Anfahren etwas mehr an
Aktivitat einblf3te. Ebenso waren zum Teil nur geringe Unterschiede zwischen den Versuchen mit
1500 ppmv und 5000 ppmv Kohlenwasserstoffe zu erkennen, wie es bei den Anfahrversuchen
der Fall war.
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—-¢-~MX1 SD 5000 ppmv
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MX1 SD 1500 ppmv
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--o-- MX1 SD 5000 ppmv
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Abbildung 6.17: Einfluss von C,Hn-Mischungen auf
die Stabilitat von Katalysator A
wahrend des An- und Abfahrens
(MX=mixture, SU=startup,
SD=shutdown). Messwerte nach
,Multigas™ 2030D* und ,Cirrus™ 2.

Abbildung 6.16: Einfluss von C,Hn-Mischungen auf
die Stabilitat von Katalysator B
wahrend des An- und Abfahrens
(MX=mixture, SU=startup,
SD=shutdown). Messwerte nach
,Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2.

Der Versuch mit Mischung 2, bei dem lediglich jeweils 5000 ppmv Penten und Hexen hinzugege-
ben wurden, einem Stabilitatsverlust von
-2,4 Prozentpunkten. Dies deutet darauf hin, dass héhere Alkene als potentiell kritisch beziiglich
der Katalysatordegradation zu bewerten sind. Dieser Trend konnte durch den Reproduktionstest
allerdings nicht eindeutig bestatigt werden, indem eine ahnlich ausgepragte Alterung wie bei dem

zeigte eine deutliche Deaktivierung mit
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1500 ppmv Abfahrtest mit Mischung 1 gemessen werden konnte. Allerdings sollte hierbei auch
die auRergewohnlich niedrige Anfangsaktivitat der Probe des ,MX2 SD 5000 (2)“-Tests mit be-
ricksichtigt werden (siehe Abbildung 6.16). Diese macht es schwierig, die Tests untereinander
direkt zu vergleichen. Weitere Untersuchungen sind an dieser Stelle notwendig, um detailliert die
kritischen Komponenten der Mischungen zu identifizieren. Denn wie auch die Ergebnisse mit
Mischung 3 zeigten, degradierte der Katalysator bei jeweils 5000 ppmv Ethen, Ethan, Propen und
Propan durchschnittlich mit -1,9 Prozentpunkten. Anscheinend tragen alle untersuchten Kompo-
nenten mit einem gewissen Anteil der Katalysatordeaktivierung bei.

Innerhalb der Versuche konnte bestatigt werden, dass Nebenreaktionen durch die Kohlenwas-
serstoffe auftraten. Neben der typischen Hydrierung der Alkene zu Alkanen, welche sich bei ho-
heren Temperaturen starker ausgepragte (siehe oben), konnte eine stark erhohte Temperaturdif-
ferenz entlang der Katalysatorachse von 60-70 K beobachtet werden, wahrend die Kohlenwas-
serstoffe Penten und Hexen hinzugegeben wurden. Diese Temperaturdifferenz liegt bei reinem
WGS-Betrieb am Katalysator-Testreaktor typischerweise im Bereich von =30 K. Ebenso traten
Nebenreaktionen bei der Zugabe von Penten und Hexen allein schon in der Gasphase bei circa
400 °C auf, wie separate Experimente ohne Katalysator zeigten. Inwieweit einzelne Nebenreakti-
onen die beobachtete Katalysatordeaktivierung beeinflussten, kann anhand der gesammelten
Informationen allerdings nicht beurteilt werden.

Bei Katalysator A zeigte sich erneut starkere Degradation als bei Katalysator B, wobei diese wie-
derum im Bereich ,vorherig bester/ vorherig schlechtester” lag. Katalysator A deaktivierte unter
An- und Abfahrbedingungen mit Mischung 1 vergleichbar im Bereich zwischen -4,5 bis
-4,4 Prozentpunkten, obwohl beide Proben eine deutlich unterschiedliche Anfangsaktivitat auf-
wiesen. Es zeigte sich kein besonderer Unterschied im Degradationsverhalten zwischen
den Versuchen mit Methan, Benzol und der Kohlenwasserstoffmischung. Das deutet ein-
deutig darauf hin, dass die untersuchten Kohlenwasserstoffe nicht Hauptdeaktivierungs-
grund des Katalysators A sein konnen, wie es noch nach den Beobachtungen auf System-
ebene in Kapitel 5 fiir méglich gehalten wurde. Gegensitzlich dazu ist eine evidente Korre-
lation zwischen der Préasenz der Kohlenwasserstoffmischungen oder Benzol und der De-
aktivierung bei Katalysator B zu erkennen. Eine volistindige Katalysatordeaktivierung
konnte jedoch in keinem Fall beobachtet werden.

Diskussion

In diesem Kapitel wurden die potentiell kritischen Komponenten Methan und Benzol sowie drei
Kohlenwasserstoffmischungen untersucht.

In beschleunigten Alterungstests sollte herausgefunden werden, ob und in welchem Ausmalf} die
Katalysatoren A und B durch die jeweiligen Kohlenwasserstoffe deaktivieren. Die Ergebnisse
lieferten einen Trend zwischen Komponente und Grad der Deaktivierung, welcher in Tabelle 6-3
in aufsteigender Reihenfolge dargestellt ist.
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Tabelle 6-3: Stabilitat der Katalysatoren A und B bei der Untersuchung der kritischen Reformatkomponenten.
Komponente Menge untersucht | Dauer untersucht Stabilitat Kataly- Stabilitat Kataly-
sator A sator B
ppmv (feucht) min Prozentpunkte Prozentpunkte
Methan 50000 30 -3,8 -0,5 bis -1,1
Benzol 1500-16000 30 -3,7 bis -5,8 -0,4 bis -1,8
. Jeweils 5000
Mischung 3 (C2-C3) (5=20000) 30 - -1,9
) Jeweils 5000 .
Mischung 2 (Cs-Cs) (5=10000) 30 - -1,8 bis -2,4
Jeweils 1500
Mischung 1 (C2-Cg) | (5=9000)/ 5000 30 -4,4 bis -4,5 -1,7 bis -2,9
(>=30000)

Aus den Ergebnissen konnten folgende Schliisse gezogen werden:

o Katalysator A:

o Die Prasenz hoherer Kohlenwasserstoffe ist nicht der Hauptdeaktivierungsgrund.
Die Deaktivierung tritt unabhangig von den Kohlenwasserstoffen stets in groflem

Umfang auf.

o Katalysator B:

o Die Prasenz héherer Kohlenwasserstoffe ist ein Deaktivierungsgrund.

o Methan hat einen vernachlassigbar geringen Einfluss auf die Katalysatordeakti-

vierung.

o Benzol hat einen Einfluss auf die Katalysatordeaktivierung.

o Die C,-Cs Kohlenwasserstoffe haben einen deutlichen Einfluss auf die Katalysa-
tordeaktivierung.

Wie bereits zum Ende von Kapitel 5 vermutet, bestatigt sich hier, dass das Abfahren des Kataly-
sators kritischer ist als das Anfahren. Eventuell treten, abhangig vom Temperaturniveau, unter-
schiedlich kritische Nebenreaktionen auf.

6.4

Weitere kritische Betriebsbedingungen

Nachdem im Verlauf der Abschnitte 6.1 bis 6.3 kritische Parameter im stationaren sowie transien-
ten Zustand untersucht wurden, werden in diesem Teilkapitel erganzende kritische Betriebsbe-

dingungen gepriift. Die untersuchten Parameter sind im Folgenden aufgelistet:

e Es wurde gesondert der Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf die WGS-

Katalysatorstabilitat analysiert.

e Der Einfluss von Temperaturspitzen wurde detaillierter untersucht und ein Temperatur-
fenster fUr unkritische Peaks festgelegt.
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Weiterhin wurde der Effekt von schnell aufeinanderfolgenden Temperaturzyklen bei beiden Kata-
lysatoren A und B untersucht. In einem weiteren Schritt wurde der Einfluss der Wasserkondensa-
tion erforscht. Die Ergebnisse sind im Anhang, in den Kapiteln 15.4.2 und 15.4.3 detailliert be-
schrieben. Die Hauptergebnisse dieser beiden Testreihen werden aber auch in der Gesamtdis-
kussion der Ergebnisse in Kapitel 6.5 zusammengefasst.

6.4.1 Raumgeschwindigkeit

Wie die Ergebnisse aus Kapitel 5 und 6 zeigten, setzten die Wassergas-Shift-Katalysatoren deut-
lich weniger Kohlenmonoxid um und arbeiteten instabilerer bei hohen Raumgeschwindigkeiten
(Volllast oder HTS-Bedingungen) als bei Niedrigen (Teillast oder NTS-Bedingungen). Aufgrund
der klrzeren Verweilzeit wurden niedrigere Umséatze gemessen, allerdings konnte auch ein in-
stabilerer Betrieb beobachtet werden. Niedrigere Umsatze und zum Teil ebenfalls Deaktivierung
der WGS-Katalysatoren konnten auch in der Literatur beobachtet werden [88; 122]. Um den Ef-
fekt der Raumgeschwindigkeit separat zu untersuchen, wurden Proben von Katalysator B unter
Hochtemperatur-Shift-Bedingungen mit idealem Reformat fiir jeweils 72 h bei einer Raumge-
schwindigkeit von zum einen 45000 1/h und zum anderen 144000 1/h betrieben. Im Vergleich
dazu liegt die Raumgeschwindigkeit unter Volllast im System bei 90000 1/h. Das HTS-
Temperaturniveau von T,;,=380 °C wurde gewahlt, da dieses prinzipiell kritischer ist als das der
Niedertemperatur-Stufe. Weiterhin wurde ein potentieller Einfluss héherer Kohlenwasserstoffe
dadurch unterbunden, dass ideales Reformat (siehe Tabelle 6-1) verwendet wurde. Die Ergeb-
nisse der Versuche sind in Abbildung 6.18 dargestellt.
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Abbildung 6.18: Stabilitdt von Katalysator B bei Raumgeschwindigkeiten von 45000 1/h und 144000 1/h. Betrieb
unt%gI HTS-Bedingungen und idealem Reformat. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D* und ,Cir-
rus - 2%

Wahrend des Versuchs bei einer Raumgeschwindigkeit von 45000 1/h konnte nur eine geringe
Deaktivierung beobachtet werden. Die anfangliche CO-Konzentration betrug 3,1 Vol.-%. in den
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ersten beiden Versuchsstunden. In den letzten beiden Versuchsstunden war ein gewisser An-
stieg zu beobachten und es wurden durchschnittlich 3,7 Vol.-% gemessen. Vor diesem Konzent-
rationspeak wurden aber Uber einen Zeitraum von circa 49 h durchschnittlich 3,3 Vol.-% gemes-
sen (siehe Abbildung 6.18). Im Zeitraum zwischen Minute 1330 und 1590 traten Probleme mit der
FTIR/ MS-Analytik auf, sodass diese Werte nicht mit in die Auswertung einbezogen wurden. Der
relativ stabile Verlauf der CO-Konzentration dhnelt dem des 72 h-Versuchs im stationaren Zu-
stand aus Kapitel 6.1.2 mit einer Raumgeschwindigkeit von 90000 1/h, bei dem aber eine etwas
deutlichere Deaktivierung beobachtet werden konnte. Bei dem Vergleich der Werte muss wiede-
rum eine gewisse Probenvariabilitat berticksichtigt werden. Im Gegensatz zu dem relativ stabilen
Betrieb unter 45000 1/h deaktivierte der Katalysator deutlicher bei einer Raumgeschwindigkeit
von 144000 1/h, wie Abbildung 6.18 zeigt. Die anfangliche CO-Konzentration lag in den ersten
beiden Betriebsstunden im Durchschnitt, aufgrund der kirzeren Verweilzeit des Reformats, be-
reits bei 4,4 Vol.-% und stieg allein in den ersten 24 h bis auf 5,0 Vol.-% CO. Danach stellte sich
eine gewisse ,Sattigung“ ein und zum Ende des 72 h-Versuchs konnte eine durchschnittliche
Konzentration von 5,4 Vol.-% gemessen werden. Wiederum blieben hier die Bereiche des Ver-
suchs, in denen erhéhte CO- und CO,-Konzentrationen gemessen wurden (Minute 2295-3085
und ab Minute 4595 bis zum Ende) in der Auswertung unberucksichtigt, da diese Peaks erneut
auf Probleme mit der Analytik zuriickgefiihrt werden konnten. Die Ergebnisse zeigen deutlich,
dass bei ansonsten identischen Bedingungen eine erhohte Raumgeschwindigkeit nicht nur einen
schlechteren CO-Umsatz aufgrund der verringerten Verweilzeit provoziert, sondern auch zur De-
aktivierung des hier untersuchten Katalysators B fihrt.

Die beobachtete Deaktivierung bei hoher Raumgeschwindigkeit konnte mit dem Reaktionsver-
lauf, welcher in [128] dargestellt ist, erklart werden (siehe auch Kapitel 3.2.3, Abbildung 3.5).
Durch eine sehr hohe Raumgeschwindigkeit adsorbieren immer mehr Reaktionsedukte auf der
aktiven Katalysatoroberflache und kénnen nicht in dem Umfang reagieren und desorbieren wie
neue Edukte nachgeliefert werden. So blockieren diese Edukte nach und nach die aktiven Zen-
tren und es kdnnen beispielsweise nur noch die Randatome zur Reaktion zur Verfligung stehen.
Ebenso bietet die in der Literatur vielfach zitierte Karbonat-/ Formiatbildung und deren Zerfall eine
Erklarung fir die Deaktivierung. Wie flr den ,Assoziativen Mechanismus® in Kapitel 3.2.1.1 be-
schrieben wird, ist der Zerfall der Karbonate/ Formiate zu den Reaktionsprodukten ein geschwin-
digkeitslimitierender Reaktionsschritt [16; 79; 84, pp.2916-2917]. Eventuell stellt sich erst im Be-
triebsverlauf ein Gleichgewicht zwischen dem Zerfall und der Bildung von Karbonaten/ Formiaten
ein. Beide Mechanismen erklaren, warum die hier untersuchten Katalysatoren bis auf wenige
Ausnahmen nie vollstandig deaktivierten, sondern nach anfanglich deutlichem Aktivitatsverlust in
eine Art ,Sattigung” Ubergingen. Der Grad der Deaktivierung muss folglich auch abhangig von der
Hoéhe der Raumgeschwindigkeit sein.

Die Erkenntnis, dass eine hohe Raumgeschwindigkeit ein kritischer Betriebsparameter ist, muss
zusatzlich auf Systemebene untersucht werden. Dies folgt in Kapitel 8.

6.4.2 Temperaturspitzen

Bereits in den Kapiteln 3.1.2 und 5.2 konnten Temperaturspitzen als kritische Betriebszustande
identifiziert werden. Dort deaktivierte der Katalysator A der HTS-Stufe deutlich nach einem kurz-
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zeitigen Temperaturpeak auf 800 °C beziehungsweise 960 °C. Bei Temperaturspitzen bis 510 °C
wurde hingegen keine Deaktivierung bemerkt. Im Verlauf der Versuche auf Katalysatorebene an
dem Katalysator-Testreaktor trat durch unterschiedliche Ursachen eine Reihe von Temperatur-
spitzen auf. Aus diesen Ergebnissen kann ein Temperaturfenster fir kritische und unkritische
Temperaturpeaks festgelegt werden. Bei Katalysator A sind Temperaturspitzen bis 580 °C unkri-
tisch, wie Abbildung 6.19 zeigt. Ab Minute 360 erlebte der Katalysator tGber 20 min lang eine
Temperatur oberhalb von 540 °C. Innerhalb dieses Versuchs deaktivierte der Katalysator zwar,
wie an dem steigenden CO-Gehalt zu erkennen ist. Allerdings konnte in einem vergleichbaren
Versuch ohne Temperaturpeak eine ahnliche Deaktivierung beobachtet werden. Demnach kann
der Temperaturspitze kein negativer Einfluss auf die Katalysatoraktivitdt nachgewiesen werden.
Wie die beschriebenen Versuche aus den Kapiteln 3.1.2 und 5.2 zeigten, sind kurzzeitige Tempe-
raturspitzen bis 800 °C beziehungsweise bis 960 °C sehr kritisch und beschadigen den Katalysa-
tor (siehe Abbildung 5.8). Ein ahnlich hoher Temperaturpeak bis 1048 °C, welcher durch eine
versehentliche Wasserstoffoxidation verursacht wurde, fihrte auch auf Katalysatorebene zur
vollstandigen Deaktivierung, wie in Abbildung 6.20 zu erkennen ist. Es ist deutlich zu sehen, dass
der Katalysator nicht mehr arbeitete, da keine Temperaturdifferenz mehr zwischen Katalysa-
torein- und -austritt gemessen werden konnte. Uber Temperaturspitzen im Bereich zwischen
580 °C und 800 °C kann aber keine Aussage getroffen werden.
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Abbildung 6.19: Kein Einfluss eines langen . . R -
Temperaturpeaks bis 580 °C auf die Abbildung 6.20: Vollstandige Deaktivierung von

Aktivitat von I_(ataTIXAsator A.“ Messwgr- I}f:rtza?ési;égrgrg;reigtiirr;%itze bis

trﬁsr}a’!wcgnj,Multlgas 2030D“ und ,,Cir- 1048 °C.
Bei Katalysator B kann mit Hilfe des in Abbildung 6.21 gezeigten Versuchs validiert werden, dass
auch mehrere aufeinanderfolgende Temperaturspitzen bis 560 °C nicht kritisch zu bewerten sind.
Hier arbeitete der Katalysator trotz drei merklichen Temperaturspitzen ohne deutliche Einschran-
kung auf gleichem Aktivitdtsniveau weiter, was an dem nahezu konstanten CO-Gehalt zu sehen
war. Wie bereits bei Katalysator A flhren kurzzeitig groRe Temperaturspitzen zu sehr starker
Deaktivierung bei Katalysator B. Abbildung 6.22 gibt ein Beispiel dafiir. Die Temperatur stieg
durch eine unerwiinschte Oxidationsreaktion auf 1070 °C im Katalysator an und beschadigte
diesen drastisch. Wie an der CO-Konzentration abgelesen werden kann, stieg diese von
=3,4 Vol.-% auf =7,1 Vol.-% an. Bei Katalysator B kann ebenso keine Aussage Uber die Stabilitat
des Katalysators bei Temperaturspitzen zwischen 560 °C und 1070 °C getroffen werden.
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6.5 Diskussion der Ergebnisse

Die Ergebnisse zeigen ein sehr ahnliches Verhalten beider Katalysatoren beziglich temporarer
Temperaturspitzen. In jedem Fall sind starke Temperaturanstiege zu vermeiden, allerdings sind
diese bei Katalysator A bis 580 °C und bei Katalysator B bis 560 °C als unkritisch zu bewerten.
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Abbildung 6.21: Stabiler Betrieb von Katalysator B trotz  Abbildung 6.22: Starke Deaktivierung von Katalysator
mehrfach hintereinander auftretenden B durch einen kurzzeitigen
Temperaturspitzen bis 560 °C. Mess- Temperaturpeak von 1070 °C. Mess-
werte nach ,,MultigasTM 2030D" und werte nach ,,MultigasTM 2030D" und
,,CirrusT'V| 2“. ,,CirrusT'\’| 2",
Diskussion

Zusatzlich zu den intensiven Untersuchungen auf Katalysatorebene in den Kapiteln 6.1 bis 6.3
wurden in diesem Abschnitt weitere potentiell kritische Parameter experimentell untersucht. Diese
Parameter wurden, soweit wie mdglich, separat untersucht, um ihre spezifischen Effekte zu iden-
tifizieren. Die Haupterkenntnisse dieses Kapitels sind:

¢ Raumgeschwindigkeit: Eine erhohte Raumgeschwindigkeit fiihrt aufgrund einer gerin-
geren Verweilzeit nicht nur zu niedrigeren CO-Umsatzen, sondern kann zu einer starke-
ren Deaktivierung des WGS-Katalysators fiihren. Dieser Effekt kann durch die Blockade
von aktiven Zentren durch Reformatkomponenten oder Reaktionszwischenprodukte er-
klart werden.

o Temperaturspitzen:

o Katalysator A: Temperaturpeaks sind bis 580 °C unkritisch, ab 800 °C tritt sehr
starke Deaktivierung auf.

o Katalysator B: Temperaturpeaks sind bis 560 °C unkritisch, ab 1070 °C tritt sehr
starke Deaktivierung auf.

6.5 Diskussion der Ergebnisse

In Kapitel 6 wurden die in Kapitel 5 identifizierten kritischen Betriebsparameter auf Katalysator-
ebene detaillierter untersucht. Die Vielzahl der durchgefiihrten Experimente und gewonnen Mess-
ergebnisse erlaubten eine Klassifizierung der beobachteten Katalysatordeaktivierung, welche in
Tabelle 6-4 dargestellt ist. Neben dem urspriinglich im Brenngaserzeugungssystem eingesetzten
Katalysator A wurde ein weiterer Katalysator B untersucht.
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Im stationaren Zustand war Katalysator A unter HTS-Bedingungen sehr aktiv, aber instabil. Unter
NTS-Bedingungen konnte der Katalysator lediglich sehr niedrige, aber stabilere Umsatze errei-
chen. Im Durchschnitt lagen diese bei 37 % bei idealem und bei 34,4 % bei realem Reformat.
Zudem variierten die Proben von Katalysator A zum Teil auffallend stark beziglich Aktivitat und
Stabilitat. Demgegeniiber arbeitete Katalysator B unter stationaren Bedingungen deutlich stabiler
unter HTS- und aktiver unter NTS-Bedingungen. Aber auch bei Katalysator B konnte eine geringe
Deaktivierung unter HTS-Bedingungen beobachtet werden. Die durchschnittichen Umsatze la-
gen hier bei 59,6 % bei idealem Reformat und 58,3 % bei Realem. Die Proben von Katalysator B
variierten nur begrenzt untereinander.

Tabelle 6-4: Aktivitat und Stabilitat der Katalysatoren A und B, unterteilt nach den untersuchten Betriebspa-
rametern.
Durchschnittlicher CO-Umsatz/ % Katalysator A Katalysator B
Stationar Ideal Real Ideal Real
HTS 53,7 54,8 59,6 58,3
NTS 64,4 61,7
Abfahrver- HTS Reformat 59,8 56,3
halten Luft 55,9 51,4
Luft/ Wasserdampf 53,4 52,4
NTS Reformat 62,6 66 56 64
Luft 65,7 63,7 66,2 65,5
Luft/ Wasserdampf | 61,6 51,9 55,6 44,3
Katalysator A Katalysator B
Kritische CH4 CesHs KW1 | KW2 | KW3 | CHq4 CeHs
Reformat-
komponen- | 576 52,14 | 478 - - 55,6 57,4
ten
Weitere GHSV T-Peaks Konden- | GHSV T-Peaks T-Zyklen | Konden-
Parameter /1/h /°C sation /1/h /°C /% sation/ %

580 45000 560

61,8

144000

Legende . mittelmaRige
Sehr gute Stabi- | Gute Stabilitat/
Stabilitat/ Aktivi-

litdt/ Aktivitat Aktivitat
tat

Keine Untersu-

chung

Im Abgleich mit der Literatur deaktivierten beide Katalysatoren ebenfalls starker wahrend der
Abfahrtests im Vergleich zum stationdren Betrieb. Beide Katalysatoren zeigten stabileres Verhal-
ten unter Niedertemperatur-Shift-Bedingungen als bei Hochtemperatur-Shift-Bedingungen. Wie-
derum war der Grad der Deaktivierung deutlich starker bei Katalysator A, verglichen mit Katalysa-
tor B. Katalysator A erzielte durchschnittliche Umsatze von 35,8 % bis 47,8 % unter HTS-
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6.5 Diskussion der Ergebnisse

Bedingungen und 51,9 % bis 66 % unter NTS-Bedingungen. Bei Katalysator B konnten Umsatze
von 51,4 % bis 59,8 % sowie 44,3 % bis 66,2 % gemessen werden (siehe Tabelle 6-4). In allen
Untersuchungen stellte sich Luft als effektivstes Abfahrmedium heraus, eventuell aufgrund eines
regenerativen Effekts des Sauerstoffs. Die Katalysatorregeneration kann einen zentralen Aspekt
der Betriebsstrategie darstellen, wenn kein stabiler Langzeitbetrieb trotz Betriebsparameterkonfi-
guration maoglich ist. Weitere Untersuchungen zu Regenerationsmaoglichkeiten folgen in Kapitel 7.

In keinem der untersuchten Falle unter stationaren Bedingungen oder wahrend des Abfahrens
schienen eine Menge von 220 ppmv beziehungsweise 215 ppmv hdherer Kohlenwasserstoffe
und daraus resultierende Nebenreaktionen einen signifikanten Einfluss auf die Katalysatoren
auszuuben. Diese Menge an hoheren Kohlenwasserstoffen stellt demnach einen Grenzwert dar,
bis zu dem mit Sicherheit davon ausgegangen werden kann, dass keine Katalysatordeaktivierung
auftritt.

Zusammenfassend konnte bei Katalysator A, aufgrund der stetigen Deaktivierung unter beinahe
allen untersuchten Betriebsparametern, der spezifische Deaktivierungsgrund nicht identifiziert
werden. Die sehr schlechte Stabilitdt des Katalysators macht ihn fiir eine Anwendung im Brenn-
gaserzeugungssystem unbrauchbar.

Bei Katalysator B schienen die Betriebsparameter unter NTS-Bedingungen nicht kritisch fiir die
Aktivitat und Stabilitat des Katalysators zu sein. Unter HTS-Bedingungen musste die Raumge-
schwindigkeit separat untersucht werden. Die Versuche zeigten, dass bei niedrigerer Verweilzeit
der Reaktanden auf dem Katalysator nicht nur der Umsatz sinkt, sondern auch der Katalysator
altert. Die untersuchte Raumgeschwindigkeit von 144000 1/h lieR die CO-Konzentration um einen
Prozentpunkt tiber 72 h ansteigen. Dieser Aspekt muss unter den realen Gegebenheiten auf der
Systemebene erneut Uberprift werden. Ergebnisse dazu folgen in Kapitel 8. Ebenfalls wird dort
detaillierter auf den Einfluss des Betriebstemperaturniveaus unter HTS-Bedingungen eingegan-
gen.

Temperaturzyklen zeigten bei Katalysator A einen negativen Einfluss, bereits wenige lieRen den
Katalysator stark altern. Uber 14 Temperaturzyklen zwischen =400 °C und 50 °C stieg der CO-
Gehalt hinter dem Reaktor von durchschnittlich 3,4 Vol.-% auf 7,3 Vol.-% an. Temperaturzyklen
verzeichneten bei Katalysator B keine Einwirkungen (siehe Anhang, Kapitel 15.4.2). Separate
Untersuchungen zu Temperaturspitzen und zur Wasserkondensation bestatigten eine starke De-
aktivierung. Bei Katalysator B stieg der CO-Gehalt von 3,4 Vol.-% auf 6 Vol.-% an, nachdem vier
Start/ Stopp-Zyklen getestet und der Katalysator dabei mehrere Stunden in einer Atmosphare mit
flissigem Wasser verweilte (siehe Anhang, Kapitel 15.4.3).

Die Experimente, welche den Einfluss gro3er Mengen kritischer Reformatkomponenten analy-
sierten, zeigten keinen pragnanten Zusammenhang zwischen den untersuchten Reformatkompo-
nenten und einer Deaktivierung bei Katalysator A. Bei Katalysator B stellten sich besonders die
untersuchten Kohlenwasserstoffmischungen als kritisch fiir die Aktivitdt heraus. Ebenfalls zeigte
Benzol eine Tendenz zur Katalysatordeaktivierung. Demzufolge sind hohe Konzentrationen héhe-
rer Kohlenwasserstoffe wahrend des An- und Abfahrens des Brenngaserzeugungssystems als
sehr kritisch zu betrachten. Ein Teil der Betriebsstrategie muss demnach eine Verbesserung des
Kraftstoffumsatzes wahrend dieser transienten Zustande beinhalten. Eine Zielgroflie bieten die als
unkritisch identifizierten 220 ppmv hoherer Kohlenwasserstoffe. Die Ausarbeitung neuer An-/
Abfahrstrategien wird unter anderem im néchsten Kapitel thematisiert.
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6 Spezifische Betriebsparameteranalyse und Katalysatorselektion

In jedem Fall missen die gewonnen Erkenntnisse mit auf Systemebene transferiert und abgegli-
chen werden, um das Verhalten des WGS-Reaktors unter realen Betriebsbedingungen zu erfor-
schen.

Im nachsten Kapitel werden auf Basis der Ergebnisse aus diesem Kapitel Teilkonzepte der neuen
Betriebsstrategie ausgearbeitet.
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7  Ausarbeitung von Teilkonzepten flir die Be-
triebsstrategie

Das vorherige Kapitel zeigte, dass Katalysator B unter verschiedensten anspruchsvollen Be-
triebsbedingungen hohe CO-Umsatze erreichen und relativ stabil arbeiten kann. Als kritisch sind
aber grofe Mengen an hoheren Kohlenwasserstoffen bei An- und Abfahrvorgdngen zu bewerten.
Hier zeigte der Katalysator eine deutlichere Deaktivierung. Als Reprasentanten fir einen unvoll-
standigen Kraftstoffumsatz werden im Folgenden Messwerte fiir die Komponenten Ethen, Ethan,
Propen und Benzol gegeben. Methan stellte sich als unkritisch heraus und wird deshalb hier nur
noch am Rande diskutiert. Wie die Ergebnisse aus Kapitel 6 zeigten, scheinen ebenfalls die Be-
dingungen der Hochtemperatur-Shift-Stufe kritisch. Dort missen besonders die Parameter
Raumgeschwindigkeit und Temperaturniveau auf Systemebene Uberprift werden. Untersuchun-
gen dazu folgen in der Ableitung der Betriebsstrategie in Kapitel 8. Wie es die Ergebnisse aus
Kapitel 6 bei Katalysator B vermuten lassen, wird eine gewisse Deaktivierung sogar mit diesem
Katalysator unvermeidbar sein. Deshalb sollen an dieser Stelle die Erkenntnisse bezliglich der
Katalysatorregeneration aus Kapitel 5 aufgegriffen und fir die Betriebsstrategie fundierter unter-
sucht werden.

7.1 Ausarbeitung neuer An-/ Abfahrstrategien

Neue An-/ Abfahrstrategien wurden auf Systemebene mit dem Package 1 erarbeitet, dessen
FlieRbild in Abbildung 4.4 zu sehen ist. Als Kraftstoff wurde zunachst mit NExBTL-Diesel gearbei-
tet. Die im Folgenden geschilderten Versuche zielten auf eine Minimierung der Kohlenwasser-
stoffkonzentrationen wahrend des An- und Abfahrens ab. Ein direkter Einfluss auf den Wasser-
gas-Shift-Katalysator konnte an dieser Stelle nicht tGberprift werden, da der Katalysator zu die-
sem Zeitpunkt bereits deaktiviert war. Die neuen Strategien werden aber mit einem frischen Kata-
lysator in der Ableitung der Betriebsstrategie in Kapitel 8 getestet.

Die Erarbeitung der neuen Anfahrstrategie wird anhand der Abbildung 7.1 erlautert, welche die
Messergebnisse der héheren Kohlenwasserstoffe, abhangig vom prozentualen Anteil der vorge-
warmten Luft und dem molaren O,/C-Verhaltnis darstellt. Alle Parameter beziehen sich auf den
autothermen Reformer und die gezeigten Messwerte sind Maximalkonzentrationen. In dem Dia-
gramm sind in Griin die Messwerte von Versuchen mit der ,klassischen* Anfahrmethode darge-
stellt. Neben dem bereits in Abbildung 5.9 beispielhaft dargestellten Versuch ist ein weiteres Ex-
periment gezeigt, in dem sich die Gesamtkonzentration der hoheren Kohlenwasserstoffe auf
2220 ppmv belief. Die Diskrepanz zwischen den beiden Versuchen nach ,klassischer” Methode
verdeutlicht, dass keine vollstdndige Reproduktion méglich war. Das ist zum einen durch eine
leichte, sukzessive Katalysatordeaktivierung im Reformer zu begriinden. Zum anderen wurden
bisher alle Start/ Stopp-Vorgange manuell durchgefiihrt und die Vielzahl und Komplexitat der
durchzufihrenden Teilschritte erschwerte eine vollstindige Reproduktion. In Zukunft miissen die
Vorgange automatisiert werden, um identische Ablaufe zu ermdglichen.
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7 Ausarbeitung von Teilkonzepten fir die Betriebsstrategie

)1 ppmv
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Abbildung 7.1: Maximalkonzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe hinter dem ATR wahrend des System-
starts mit NExBTL. Farben: griin: klassische Strategie; blau: neue Strategie 1, magenta: neue
Strategie 2; cyan: neue Strategie 3. Messwerte nach ,,MultigasTM 2030D“ und ,Cirrus™ 2“. Nach-
gebildet aus [162] mit Genehmigung von Elsevier.

Mit dem Reformer AH2 wurde bereits eine neue Anfahrstrategie getestet, bei der der Kraftstoff
bei einem O,/C-Verhaltnis von 0,4 hinzugegeben wurde. Nachdem ein erstes Ziinden der Reakti-
onen auf dem Katalysator beobachtet werden konnte, wurde die Luftmenge, entsprechend einem
O,/C-Verhaltnis von 0,47 erhoht. Die Konzentrationen an Ethen, Ethan, Propen und Benzol konn-
ten auf Werte bis zu 70 ppmv, 160 ppmv, 50 ppmv und 120 ppmv gesenkt werden. Die gemes-
senen Konzentrationen lagen deutlich niedriger als noch mit der ,klassischen“ Anfahrstrategie
moglich gewesen war (vergleiche Tabelle 5-2). Die Vorgehensweise ist detailliert in [163] be-
schrieben. Da eine erhdhte Luftmenge beim Ziinden der Reaktionen einen positiven Effekt auf
den Kraftstoffumsatz hatte, wurde bei der Ausarbeitung der neuen Betriebsstrategien direkt eine
Luftmenge, die einem O,/C-Verhaltnis von 0,47 entsprach, verwendet. Somit wurde bei der ers-
ten neuen Anfahrstrategie die Eduktzufuhrreihenfolge geandert. In dem Moment, indem der
Kraftstoff auf dem Katalysator ziindete, war bereits eine Sauerstoffmenge, dem O,/C-Verhaltnis
von 0,47 entsprechend, im Reaktor vorhanden. Bei der ,klassischen Anfahrstrategie wurde der
Gefahr von Temperaturspitzen entgegenwirkend lediglich eine Sauerstoffmenge hinzugegeben,

die einem O,/C-Verhaltnis von 0,21 entsprach (vergleiche Beschreibung, Kapitel 5.2). Wasser-
dampf wurde vor der Kraftstoffzugabe, wie bereits bei der ,klassischen Anfahrstrategie, mit ei-
nem molaren Verhaltnis von H,0/C=1,9 dem Reaktor zugefiihrt. Bei Strategie 1 wurde das Sys-

tem mit 60 % Last gestartet, was zu einer Kraftstoffmenge von 1215 g/h korrespondiert. Diese

neue Reihenfolge der Eduktzugabe war Grundlage aller neu erarbeiteten Anfahrstrategien. Eine

Zusammenfassung der gewahlten Parameter fir die neuen Anfahrstrategien ist zudem in Tabelle

7-1 dargestellt. Die Idee hinter der gednderten Reihenfolge der Eduktzufuhr bestand darin, eine

Reaktionsatmosphare zu schaffen, die bereits wahrend des Ziindvorgangs der des stationaren
Zustands entspricht. Durch die schnelle Kinetik der partiellen Oxidation sollte ein méglichst voll-

standiger Kraftstoffumsatz erreicht werden. Trotz der sauerstoffreichen Atmosphare wurden kei-
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7.1 Ausarbeitung neuer An-/ Abfahrstrategien

nen Temperaturspitzen beobachtet. Mit Strategie 1 war es obgleich der gednderten Eduktzufuhr-
reihenfolge dennoch nicht méglich, die Konzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe merklich zu
senken. Eine Maximalkonzentration von 2005 ppmv konnte gemessen werden (Abbildung 7.1,
neue Strategie 1).

Tabelle 7-1: Parameterwahl wahrend des Systemstarts mit neuen Strategien im Vergleich zur ,klassischen®
Strategie.
P « N
Parameter »klassisches' eu . i .
Anfahren Strategie 1 Strategie 2 Strategie 3
Last [%] 60 60 50 37
Mrafestoff [a/h] 1215 1215 1013 750
My20 [a/h] 2942 2942 2450/ 4000 1815
Vit [In/h] 1895 4300 4080/ 3600 3000/ 2661
n(H20)/ n(C) - 1,9 1,9 1,9/ 3,1 1,9
n(02)/ n(C) - 0,21 0,47 0,53/ 0,47 0,53/ 0,47
Anteil vorgewarmte Luft | [%] 30 30 30-100 100
Reihenfolge Zufuhr i Wasserdampf + | \yasserdampf + | Wasserdampf+ | Wasserdampf +
9 Luft (Teil) > Luft > Kraftstoff | Luft > Kraftstoff | Luft > Kraftstoff
Kraftstoff > Luft

Daraufhin wurde die Konzipierung von Strategie 2 angestoRen. Die Last wurde auf 50 % abge-
senkt (1013 g/h Kraftstoff) und der Anteil der vorgewarmten Luftmenge schrittweise erhoht. Die
Wasserdampfmenge wurde bei dem Verhaltnis H,O/C=1,9 gehalten. Wie anhand der Ergebnisse
aus Abbildung 7.1 zu sehen ist, bewirkte die weitere Vorwarmung der Luft, dass die Konzentrati-
onen héherer Kohlenwasserstoffe sukzessive sanken. Die geringste Menge an 818 ppmv hoherer
Kohlenwasserstoffe konnte gemessen werden, wenn 100 % der Luft vorgeheizt wurden. Aller-
dings konnten ahnlich gute Messergebnisse bei 85 % vorgewarmter Luft erzielt werden. Die hei-
Re Luft erhéhte die Fluidtemperaturen von =350 °C auf circa 400 °C am Reformerkatalysatorein-
tritt (5 mm unterhalb der Eintrittskante) und vereinfachte beziehungsweise beschleunigte das
Zinden der Reaktionen. Im Betrieb konnten weiterhin Vorreaktionen am Austritt der Reformer-
mischkammer beobachtet werden, die die Temperaturen um 200 K von circa 330 °C auf 530 °C
anstiegen lieBen. Diese bewirkten eine effizientere Kraftstoffverdampfung vor Eintritt in den Mo-
nolithen und einen insgesamt verbesserten Kraftstoffumsatz im Reformer. Wenn die Wasser-
dampfmenge, entsprechend einem Verhaltnis von H,O/C=3,1 erhdht wurde, fihrte dies bei Stra-
tegie 2 nicht zu niedrigeren Konzentrationen an héheren Kohlenwasserstoffen (Abbildung 7.1,
Versuch 0,/C=0,47; 100 % vorgewarmte Luft, Konzentration hoherer Kohlenwasserstoffe:
981 ppmv).

Bei Strategie 3 wurde wiederum die Last auf 37 % gesenkt. 37 % war die niedrigste mogliche
Systemlast, welche durch den Differenzdruck der Reformerdiise restringiert war. Auch bei dieser
Strategie wurden 100 % der Luft vorgewarmt und ein H,O/C-Verhéltnis von 1,9 verwendet. Stra-
tegie 3 ermdglichte die niedrigste Konzentration von 773 ppmv. Allerdings konnten in Wiederho-
lungsversuchen auch héhere Konzentrationen gemessen werden, die es unmoglich machen,
einen deutlichen Vorteil von Strategie 3 gegeniiber Strategie 2 zu sehen. Mit beiden Strategien
wurde zudem getestet, wie sich ein erhohtes O,/C-Verhaltnis von 0,53 auf den Kraftstoffumsatz
auswirkt. In beiden Fallen konnte keine Verbesserung im Kraftstoffumsatz identifiziert werden
(siehe Abbildung 7.1). Die Strategien 2 und 3 ermdglichten in den meisten Fallen deutlich gerin-
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7 Ausarbeitung von Teilkonzepten fir die Betriebsstrategie

gere Mengen an hoheren Kohlenwasserstoffen beim Systemstart, verglichen mit der ,klassi-
schen® Anfahrstrategie. Die Peakdauer von 2-9 min reduzierte sich allerdings nicht. Als Nachteil
von Strategie 3 ist aber zu nennen, dass nach dem Systemstart, wahrend des stationédren Be-
triebs bei 37 %, deutlich hohere Konzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe gemessen wurden
als gewohnlich bei Lastpunkten >37 %. Dies konnte direkt mit einer niedrigeren Reformertempe-
ratur von 830 °C-900 °C korreliert werden. Wurde die Last gesteigert und damit die Reformer-
temperatur erhdht, verbesserten sich die Umsatze im stationaren Zustand. Dieses Phanomen
verifizierte erneut, dass hohe Betriebstemperaturen notwendig sind, um den Kraftstoff so gut wie
moglich umzusetzen, wie es bereits durch eine Erhéhung der vorgewarmten Luftmenge bestatigt
werden konnte. Bei Strategie 3 sollte daher nach dem Systemstart die Last so schnell wie mog-
lich auf das gewlinschte Niveau angehoben werden. Wahrend des Systemstarts mit den neuen
Anfahrstrategien 1-3 erhdhten sich, parallel zu den niedrigeren Konzentrationen héherer Kohlen-
wasserstoffe, die Konzentrationen an Methan. Die maximale Konzentration belief sich auf
24038 ppmv. Die Messergebnisse zu Methan kénnen dem Anhang (Kapitel 15.5.1) entnommen
werden. Die Ergebnisse aus Kapitel 6.3, in dem Methan als potentiell kritische Reformatkompo-

nente untersucht wurde, lassen aber darauf schlieRen, dass die erhohten Konzentrationen an
Methan unkritisch sind.

) | pprw

Konzeniration
noherer N (T

Abbildung 7.2: Maximalkonzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe hinter dem ATR wahrend des Abfahrens
des Systems mit NExBTL. Farben: griin: klassische Strategie; blau: neue Strategie 1, magrenta:
neue Strategie 2; cyan: neue Strategie 3. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D und ,Cirrus™ 2¢
Nachgebildet aus [162] mit Genehmigung von Elsevier.

Neben dem Anfahren wurden ebenfalls drei neue Strategien fiir das Abfahren des Systems aus-
gearbeitet. Auch hier wurde der Kraftstoff NExBTL-Diesel genutzt. Die Parameter der drei neuen
Strategien sind in Tabelle 7-2 im Kontrast zu der ,klassischen“ Betriebsweise dargestellt. Die
Maximalkonzentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe sind in Abbildung 7.2, abhangig vom mola-
ren H,O/C- und O,/C-Verhaltnis aufgetragen. Die Verhaltnisse stehen in Verbindung zu der
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7.1 Ausarbeitung neuer An-/ Abfahrstrategien

Kraftstoffmenge, die direkt vor dem Abfahren des Systems dem Reformer zugefiihrt wird. Werden
die Mengen der héheren Kohlenwasserstoffe wahrend des Anfahrens nach der ,klassischen®
Methodik aus Abbildung 7.1 mit denen wahrend des Abfahrens aus Abbildung 7.2 verglichen, so
sind hier erneut die deutlich hdheren Konzentrationen beim Abfahren zu erkennen. Probleme mit
der Reproduktion der Versuchsergebnisse werden hier erneut evident, wenn die Konzentrationen
hoéherer Kohlenwasserstoffe nach der ,klassischen* Methodik untereinander verglichen werden.
Hier schwankten die Werte im Bereich zwischen 1127 ppmv und 14698 ppmv.

Als erste Mallnahme wurde bei der neuen Abfahrstrategie 1 die Eduktabfuhrreihenfolge gean-
dert. Anstatt zunachst die Luft- und daraufhin die Kraftstoffzufuhr zu unterbinden, wurde als ers-
tes die Kraftstoffzugabe gestoppt. Das Ziel hinter dieser Anderung war, die stationdren Reakti-
onsbedingungen im Reaktor nach der Kraftstoffabfuhr so lange wie mdoglich aufrechtzuerhalten.
Dies sollte dabei helfen, jegliche Kraftstoffreste in der Luft-/ Wasserdampfatmosphare umzuset-
zen. Diese MaRnahme wurde in allen drei neuen Abfahrstrategien angewandt. Bereits mit Strate-
gie 1, bei der das System von 60 % Last abgefahren wurde, reduzierte sich die Maximalkonzen-
tration hoherer Kohlenwasserstoffe stark auf einen Messwert von 146 ppmv. Zwei Minuten Luft-
zugabe nach der Kraftstoffabfuhr schienen ausreichend, um hohe Konzentrationsspitzen zu un-
terbinden. Ahnlich zu den Vorgehensweisen aus den Patenten von Kamijo et al. [76] und Margiott
et al. [134] (siehe Kapitel 3.3), wurde die Wasserdampfmenge auf einen Wert von 6000 g/h (Ma-
ximalwert durch Regler begrenzt, H,O/C=3,9) erhoht. Durch die hohe isobare Warmekapazitat
des Wasserdampfs sollten Temperaturspitzen durch Oxidationsreaktionen in der sauerstoffrei-
chen Atmosphéare im Reformer und im Wassergas-Shift-Reaktor unterbunden werden. Dennoch
konnten Temperaturpeaks bis 500 °C (AT=50-130 K) im Hochtemperatur-Shift-Reaktor und bis
370 °C (AT=30-80 K) in der Niedertemperatur-Shift-Stufe beobachtet werden. Aufgrund der Er-
gebnisse aus Kapitel 6.4.2 kdnnen diese aber als unkritisch bezlglich der Katalysatoraktivitat
eingestuft werden.

Tabelle 7-2: Parameterwahl wahrend des Abfahrens des Systems mit neuen Strategien im Vergleich zur
,klassischen” Strategie.
P ,klassisches* Neu
arameter n - -
Abfahren Strategie 1 Strategie 2 Strategie 3
Last [%] 50/ 60 /67 60 50 37
Myrafestoff [a/h] 1013/ 1215/ 1350 | 1215 1013 750
M0 [a/h] 2450/ 2900/ 3270 | 6000 6000 2450/ 6000
VLuft [Inh] | O 4300 3080/ 3600 2660
n(H20)/ n(C) - 1,9 3,9 47 2,6/6,3
n(O2)/ n(C) - 0 0,47 0,4/ 0,47 0,47
Anteil vorgewarmte Luft | [%] 0 30 30-100 30
Reihenfolae Abfuhr ) Luft > Kraftstoff Kraftstoff > Kraftstoff > Kraftstoff >
9 > Wasserdampf Luft > Wasser- | Luft > Wasser- | Luft > Wasser-
dampf dampf dampf

Bei Strategie 2 wurde die Systemlast auf 50 % gesenkt und wiederum der ,Wasserdampfpuffer®
von 1iy,0=6000 g/h verwendet, um die Temperaturspitzen zu minimieren. Die gemessenen Kon-
zentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe lagen im Bereich der von Strategie 1 und konnten
zweimal erfolgreich reproduziert werden. In einem weiteren Versuch wurde das molare O,/C-
Verhaltnis auf 0,4 gesenkt, um die Temperaturspitzen noch weiter zu reduzieren. Dies war aller-
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7 Ausarbeitung von Teilkonzepten fir die Betriebsstrategie

dings nicht moglich. Zudem stieg gleichzeitig die Konzentration héherer Kohlenwasserstoffe wie-
der an (siehe Abbildung 7.2), sodass dieser Ansatz nicht weiter verfolgt wurde.

Obwohl sich Temperaturpeaks bis 580 °C bei Katalysator A und bis 560 °C bei Katalysator B als
unkritisch herausgestellt hatten (siehe Kapitel 6.4.2), sollten die Temperaturspitzen mit Strategie
3 weiter minimiert werden. Da die Auswirkung einer Vielzahl von Temperaturpeaks, wie sie der
Reaktor beispielsweise bei taglichem An-/ Abfahren erleiden misste, noch nicht geklart ist, sollte
der Reaktor mit Strategie 3 noch schonender betrieben werden. Dazu wurde die Systemlast bei
Strategie 3 vor dem Abfahren auf 37 % gesenkt und die Reaktoren mittels einer grolen Wasser-
dampfmenge (H,O/C=6,3) heruntergekunhlt. Die sinkende Reformertemperatur provozierte aller-
dings erneut héhere Konzentrationen an Kohlenwasserstoffen im stationaren Betrieb vor dem
Abfahren. Die niedrigste Reformereintrittstemperatur (5 mm unterhalb der Eintrittskante) im stati-
onaren Betrieb mit 37 % Last lag bei =750 °C. Die Konzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe
summierten sich auf =200 ppmv, wobei ein Grofdteil aus der Komponente Benzol bestand
(=120 ppmv). Generell traten erhéhte Konzentrationen von Benzol stets dann auf, wenn die Re-
formertemperatur (5 mm unterhalb der Eintrittskante) deutlich unterhalb von 900 °C sank. Dies
verdeutlicht, wie wichtig hohe Reformertemperaturen sind, um aromatische Verbindungen wie
Benzol aufzubrechen und umzusetzen. Die Temperaturspitzen im Wassergas-Shift-Reaktor
konnten auch mit Strategie 3 nicht unterbunden werden (AT=100 K bei HTS und NTS). Sie er-
reichten allerdings nur Temperaturen im Betriebsbereich der HTS von etwa 400 °C und der NTS
von etwa 330 °C. Wie zu erwarten, traten hohe Temperaturspitzen auf, wenn die Wasserdampf-
menge vor dem Abfahren zu gering war. Wie am Beispielversuch mit einem H,O/C-Verhaltnis
von 2,6 zu sehen war, konnten Temperaturpeaks von bis zu 550 °C (AT=180 K) im HTS und bis
zu 330 °C (AT=110 K) im NTS gemessen werden. Ebenso traten hier Temperaturspitzen von bis
zu 1060 °C (AT=230 K) im Reformer auf, die kritisch zu bewerten sind. Das zeigt deutlich, welche
besondere Rolle dem ,Wasserdampfpuffer® bei der neuen Abfahrstrategie zum Schutz der Reak-
toren zukommt. Weiterhin konnten mit Strategie 3 &hnliche Mengen an héheren Kohlenwasser-
stoffen gemessen werden wie mit den Strategien 1 und 2. Im Vergleich zu der ,klassischen* Ab-
fahrstrategie konnte neben den Konzentrationen an hoheren Kohlenwasserstoffen ebenso die
Peakdauer auf Zeitraume zwischen 0,5 min und 2 min gesenkt werden.

Die Messergebnisse fiir die Methankonzentrationen sind erneut im Anhang (Kapitel 15.5.1) zu
finden. Hier zeigte sich, gegensatzlich zu den neu erarbeiteten Anfahrstrategien, dass die Kon-
zentrationen an Methan mit den neuen Abfahrstrategien gesenkt werden konnten. Wie nach den
Ausfiihrungen in Kapitel 2.2.1 zu erwarten, sanken die Konzentrationen mit steigendem H,O/C-
Verhaltnis. Niedrigste Werte von lediglich 1750 ppmv konnten mit Strategie 1 gemessen werden
(H20/C=3,9). Bei einem H,O/C-Verhaltnis von 4,7 (Strategie 2) waren die Methankonzentrationen
vergleichbar. Eine Erhéhung der Wasserdampfmenge zu Verhaltnissen von H,O/C=6,3 bewirkte
keine niedrigeren Methankonzentrationen.

Eine weitere Abfahrstrategie des IEK-3, welche mit dem Reformer AH2 erarbeitet wurde und in
[163] beschrieben ist, beinhaltete eine Reduktion der Luftmenge von urspringlich 5 m*h (n(O)/
n(C)=0,47) auf 2 m%h (n(O,)/ n(C)=0,2) direkt vor der Kraftstoffabfuhr. Die gemessenen Konzen-
trationen waren sehr gering und nahe der Detektionsgrenze der FTIR-Analytik. Ein modifizierter
Ansatz dieser Strategie fUhrte bei dem autothermen Reformer AH1, welcher in der hier beschrie-
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benen Testreihe genutzt wurde, nicht zu zufriedenstellenden Resultaten (siehe Strategie 2, n(O,)/
n(C)=0,4).

Um die Ergebnisse der neuen An-/ und Abfahrstrategien zu validieren und zu reproduzieren,
wurden weitere Versuche mit NExBTL-Diesel sowie HC-Kerosin, EcoPar-Diesel und Ultimate-
Diesel durchgefihrt. Aufgrund der Ergebnisse mit NExBTL-Diesel in der bisher beschriebenen
Testreihe wurden die neue Anfahrstrategie 3 und die neue Abfahrstrategie 2 fir die weiteren Ver-
suche genutzt. In einem Teil der Versuche wurden Messungen hinter dem autothermen Reformer
durchgefiihrt, in einem anderen Teil hinter dem Wassergas-Shift-Reaktor. Dadurch lieBen sich
die Mengen und Spezies hoherer Kohlenwasserstoffe hinter beiden Reaktoren identifizieren. Ne-
ben den neuen Strategien wurden ebenfalls Tests mit den ,klassischen“ Methoden durchgefihrt.
Die Messergebnisse hinter dem ATR wurden bereits in Kapitel 5.2 vorgestellt und diskutiert. Hier
sollen die Messwerte den Vergleich zu denen nach den neuen Strategien ermdglichen. Die
Messwerte hinter dem WGS-Reaktor geben weitere wichtige Zusatzinformationen, die spater
diskutiert werden. In Abbildung 7.3 sind die Ergebnisse der Testreihe dargestellt. Die roten Bal-
ken zeigen Messungen hinter dem ATR, die blauen hinter dem WGS-Reaktor. Die diinneren Bal-
ken in Cyan sind die Ergebnisse aus der zuvor beschriebenen Versuchsreihe und der ersten
Testreihe mit Package 1, deren Ergebnisse zum Ende des Kapitels 5.1 angerissen wurden.

Die neuen An- und Abfahrstrategien ermdglichten bei jedem der untersuchten Kraftstoffe deutlich
niedrigere Konzentrationen an hoéheren Kohlenwasserstoffen als mit den ,klassischen® Strate-
gien. Wahrend des Abfahrens waren die Konzentrationen wiederum merklich niedrigerer als wah-
rend des Anfahrens. Eine Validierung der neuen Strategien konnte erfolgreich mit allen vier Kraft-
stoffen durchgefiihrt werden. Bezogen auf die Messungen hinter dem ATR konnten die Konzen-
trationen héherer Kohlenwasserstoffe mit den neuen Anfahrstrategien maximal um den Faktor 10
bei einem Versuch mit dem Kraftstoff NExBTL-Diesel gesenkt werden. Die niedrigste Konzentra-
tion wurde allerdings wahrend eines Startversuchs mit HC-Kerosin gemessen. Dort betrug die
Gesamtmenge lediglich 479 ppmv. Wahrend des Abfahrens konnte die Menge der hheren Koh-
lenwasserstoffe maximal bis zu einem Faktor von 400 bei einem Versuch mit dem Kraftstoff Eco-
Par-Diesel gesenkt werden. Die minimale Konzentration von 62 ppmv wahrend des Abfahrens
wurde wiederum mit HC-Kerosin gemessen. Diese Konzentrationen liegen nahe beziehungswei-
se innerhalb des in Kapitel 6.2 definierten ,unkritischen“ Bereichs der héheren Kohlenwasserstof-
fe. Damit maRigen die neuen An-/ Abfahrstrategien die kritischen Betriebszustdnde wahrend des
Startens und Herunterfahrens des Systems.
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Abbildung 7.3:  Validierung der neuen An-/ Abfahrstrategien mit den Kraftstoffen NExBTL-Diesel, HC-Kerosin,
EcoPar-Diesel und Ultimate-Diesel. Darstellung der Maximalkonzentrationen hoherer Kohlen-
wasserstoffe. GroRe rote Saulen: Messung hinter ATR; groRRe blaue Saulen: Messung hinter
WGS; cyan Saulen: Ergebnisse aus Experimenten vor dieser Testreihe. Messwerte nach ,Mul-
tiga:sTM 2030D¢ und ,Cirrus™ 2. Nachgebildet aus [162] mit Genehmigung von Elsevier.
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Werden die Ergebnisse aller vier Kraftstoffe mit den ,klassischen“ Methoden verglichen, wird
deutlich, dass die héchsten Konzentrationen wahrend des Anfahrens mit den Kraftstoffen NEx-
BTL-Diesel und Ultimate-Diesel sowohl hinter dem ATR (wie in Kapitel 5.2 bereits beschrieben)
als auch hinter dem WGS-Reaktor gemessen wurden. Besonders bei den Anfahrversuchen mit
NExBTL-Diesel wird der Unterschied zwischen den alteren Ergebnissen (diinne cyan Balken) und
den aktuelleren Ergebnisse (rote Balken) deutlich. Die Konzentrationen stiegen hinter dem Re-
former aufgrund einer leichten, kontinuierlichen Katalysatordeaktivierung, die durch zahlreiche
Start/ Stopp-Vorgange hervorgerufen wurde. Wie bereits in Kapitel 5.2 beschrieben, setzten sich
die Gesamtmengen an hdheren Kohlenwasserstoffen im Durchschnitt zu groRen Anteilen aus
Ethen und Propen zusammen. Besonders ausgepragt war dies bei den Kraftstoffen NExBTL-
Diesel und EcoPar-Diesel. Im Gegensatz dazu setzen sich die héheren Kohlenwasserstoffe wah-
rend des Anfahrens mit HC-Kerosin zum Grof3teil aus Benzol zusammen (bis zu 1093 ppmv),
obwohl die Gesamtmengen bei HC-Kerosin vergleichsweise gering waren. Hohere Benzolkon-
zentrationen bis zu 766 ppmv wurden ebenfalls bei Anfahrversuchen mit Ultimate-Diesel beo-
bachtet. Bei den Abfahrversuchen konnten sehr hohe Konzentrationen an Kohlenwasserstoffen
hinter dem ATR mit EcoPar-Diesel beobachtet werden. Es ergab sich ein Maximalwert von
28246 ppmv. Allerdings konnte auch bei EcoPar-Diesel erneut gezeigt werden, wie schwierig die
Ergebnisse zu reproduzieren waren. Drei Abfahrversuche unmittelbar hintereinander (drei rote
Balken) ergaben Messwerte zwischen 12061 ppmv und 25369 ppmv, obwohl der ATR-
Katalysator zu diesem Zeitpunkt auf einem ungefahr gleichen Aktivitdtsniveau gearbeitet haben
muss. Die unterschiedlichen Konzentrationen kénnen erneut mit der manuellen Betriebsweise
wahrend der An-/ Abfahrvorgange begriindet werden. Hohe Konzentrationen an Benzol konnten
wiederum bei den Abfahrversuchen mit HC-Kerosin und Ultimate-Diesel gemessen werden.

Im Vergleich zu den Mengen an Kohlenwasserstoffen nach den ,klassischen® Methoden hinter
dem autothermen Reformer, zeigten sich zumeist niedrigere Konzentrationen hinter dem Was-
sergas-Shift-Reaktor. Dies kdnnte fir Nebenreaktionen und einen weiteren Umsatz auf dem
WGS-Katalysator sprechen. Ebenfalls konnten durchweg hohe Konzentrationen an Benzol beo-
bachtet werden, die einen Maximalwert von 2871 ppmv mit Ultimate-Diesel erreichten.

Aus den Ergebnissen aus Abbildung 7.3 kdnnte darauf geschlossen werden, dass der Betrieb mit
HC-Kerosin, aufgrund der niedrigen Konzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe, unproblemati-
scher fur den WGS-Katalysator sein konnte im Vergleich zu den Diesel-Kraftstoffen, die durch-
weg einen schlechteren Kraftstoffumsatz bewirkten. Diese Tendenz konnte in den initialen Ver-
suchsreihen aus Kapitel 5.1 nicht beobachtet werden. Ob sich diese Vermutung bestatigt, wird in
Kapitel 8 mit Hilfe eines frischen WGS-Katalysators und der Anwendung der neu erarbeiteten An-
/ Abfahrstrategien untersucht. Ebenfalls soll dann abgeschatzt werden, inwieweit Nebenreaktio-
nen im Wassergas-Shift-Reaktor auftreten und den Katalysator beeintrachtigen.

Die Methankonzentrationen hinter dem ATR und dem WGS-Reaktor waren bei An-/ Abfahrversu-
chen mit den ,klassischen Strategien zum Teil, jedoch nicht in allen Fallen miteinander ver-
gleichbar (siehe Anhang, Kapitel 15.5.1, Abbildung 15.15). Ahnliche Konzentrationen lassen da-
rauf schlieRen, dass Methan auf dem WGS-Katalysator nicht weiter reagiert.
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Diskussion

Um den Kraftstoffumsatz unter transienten An-/ Abfahrvorgangen zu verbessern und den Was-
sergas-Shift-Reaktor vor unzuldssig hohen Mengen an héheren Kohlenwasserstoffen zu schiit-
zen, wurden jeweils drei neue Strategien fir den Systemstart und das Herunterfahren erarbeitet.
Die zu favorisierenden Strategien sind:

e Anfahrstrategie 3:
o 100 % der Luft werden vorgewdrmt um die Zindtemperaturen zu erhéhen und
Vorreaktionen in der Mischkammer zu erméglichen.
o Die Reihenfolge der Eduktzufuhr wird geandert: Wasserdampf + Luft
(n(O2)/ n(C)=0,47) > Kraftstoff.
o Das System wird bei 37 % Last gestartet.

Mittels der neuen Anfahrstrategie konnten die Konzentrationen héherer Kohlenwasserstoffe bis
zu einem Faktor von 10 gesenkt werden. Die niedrigste gemessene Konzentration an Kohlen-
wasserstoffen war 479 ppmv, nahe am ,unkritischen® Bereich von 220 ppmv. Die Peakdauer ver-
blieb nahezu unverandert im Bereich zwischen 2-9 min.

o Abfahrstrategie 2:
o Die Reihenfolge der Eduktabfuhr wird gedndert: Kraftstoff - Luft (=2 min) >
Wasserdampf.
o Ein ,Wasserdampfpuffer (n(H,O)/ n(C)=4,7) ist notwendig, um kritische Tempera-
turspitzen im ATR und im WGS-Reaktor zu vermeiden.

o Das System wird bei 50 % Last abgefahren.

Die Konzentrationen an héheren Kohlenwasserstoffen konnten maximal bis zu einem Faktor von
400 gesenkt werden. Mit 62 ppmv lag die niedrigste Menge an gemessenen Kohlenwasserstoffen
im ,unkritischen” Bereich von 220 ppmv. Die Peakdauer konnte auf 0,5-2 min gesenkt werden.
Die Funktionalitat der neuen Betriebsstrategien konnte fur vier verschiedene Diesel- und Kerosin-
kraftstoffe validiert werden.

Im nachsten Schritt werden die neuen An-/ Abfahrstrategien, zusammen mit den im weiteren
Verlauf dieses Kapitels erarbeiteten Teilstrategien in Kapitel 8 zu einer neuen Gesamtbetriebs-
strategie abgeleitet und getestet.

7.2  Katalysatorregeneration

Eine Katalysatorregeneration muss fester Bestandteil der Betriebsstrategie werden, sofern kein
stabiler Langzeitbetrieb moglich sein sollte. Regenerationsmethoden wurden fir Katalysator A
bereits auf Systemebene getestet und in Kapitel 5.1 beschrieben. Die Haupterkenntnisse werden
an dieser Stelle nochmals zusammengefasst:
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Regeneration- Systemebene (Katalysator A):

e Das Abfahren in Luft und N, hat einen regenerativen Effekt.

e Eine separate Regeneration ist méglich mit Luft beziehungsweise Luft/ Wasserdampf bei
circa 300 °C.

o Die Dauer (4-20 h) hat einen marginalen Einfluss auf die Effektivitdt der Regeneration.
e Die Zugabe von Wasserdampf hat keinen zusatzlich positiven Effekt.
e Eine Regeneration ist nur temporar maoglich.

e Eine Regeneration ist sowohl beim WGS-Reaktor als auch beim ATR mdglich.

Die im Folgenden beschriebene Testreihe wurde auf der Katalysatorebene durchgefiihrt, um wei-
tere Regenerationsparameter wie ein erhdhtes Temperaturniveau oder den Einsatz von reinem
Wasserdampf zu testen, was auf Systemebene nicht moglich war. Weiterhin sollten Regenerati-
onsmethoden fur den Katalysator B Uberprift werden, welcher zukiinftig im Brenngaserzeu-
gungssystem eingesetzt wird.

Fur die Regenerationsversuche wurden jeweils zwei bereits deaktivierte Proben der Katalysato-
ren A und B verwendet. Diese wurden erneut in den Teststand eingebaut und anstelle der Ubli-
chen Versuchsprozedur, bis 200 °C in Stickstoff erhitzt. Daraufhin wurde ideales Reformat zuge-
geben und die Katalysatoren fiir 1-3 h Stunden unter stationdren HTS-Bedingungen betrieben.
Dies diente dazu, die Aktivitat vor der Regeneration zu bestimmen. Daraufhin wurde die Regene-
rationsprozedur mit entsprechenden Parametern durchgefiihrt. Es wurde entweder mit 250 Iy/h
reiner Luft oder mit 240 g/h reinem Wasserdampf bei Temperaturen von zum einen 300 °C oder
zum anderen 500 °C regeneriert. Die Versuchsdauer variierte im Bereich zwischen 1 h und 16 h,
ein separater Luftversuch wurde nur fir 5 min durchgefiihrt. Nach dem Regenerationsprozess
wurde der Reaktor wieder auf 200 °C heruntergekuhlt und spater erneut fir 1-3 h mit idealem
Reformat betrieben, um den Effekt der Regeneration quantifizieren zu kénnen. Abbildung 7.4
zeigt die Ergebnisse der Testreihe. Aufgetragen ist der CO-Umsatz beziehungsweise der Rick-
gewinn der Anfangsaktivitat in Prozent Uber die verschiedenen Regenerationsversuche. Rote
Balken symbolisieren den gemittelten CO-Umsatz vor der Regeneration, die griinen Balken nach
der Regeneration. Die blauen Balken geben an, in welchem Umfang die anfangliche Aktivitat der
frischen Katalysatorprobe wiederhergestellt werden konnte.
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In dem ersten Versuch mit Katalysator A ist zu erkennen, dass die einstiindige Regeneration in
Luft bei 300 °C den CO-Umsatz von 21,5 % auf 29,3 % steigern konnte. Die anfangliche Aktivitat
der frischen Probe konnte somit um 50,6 % wiederhergestellt werden. Zu Anfang des Regenera-
tionsprozesses konnte ein Temperaturpeak von circa 100 K beobachtet werden. Temperaturspit-
zen dieser Art traten bei der Regeneration mit Luft in jedem Versuch auf und variierten im Bereich
zwischen 20 K und 100 K. Wie bereits zuvor gedufdert, wird vermutet, dass die Temperaturspit-
zen durch das Abbrennen von Ablagerungen auf der Katalysatoroberflache hervorgerufen wer-
den. Da ideales Reformat genutzt wurde, kdnnten die Temperaturspitzen der Oxidation von ver-
bliebenem Kohlenmonoxid, Wasserstoff oder Methan zugeschrieben werden. Ebenso kénnten
adsorbierte Zwischenprodukte der WGS-Reaktion, wie zum Beispiel Karbonate/ Formiate, oxi-
diert sein. Die gleiche Probe konnte in einem zweiten, separaten Regenerationsversuch in Luft
bei 500 °C und drei Stunden Dauer nur leicht regeneriert werden. Der CO-Umsatz, der wahrend
des 2 h Betriebs wieder auf 21,8 % sank, konnte nur auf 24,5 % erhéht werden. In einem weite-
ren hier nicht dargestellten Versuch mit Luft, bei dem lediglich mit 40 Ix/h fir 5 min bei 200 °C
gespult wurde, zeigte sich ein ahnlicher regenerativer Effekt wie in den Versuchen zuvor. Diese
Ergebnisse bestatigen bereits, dass der Effekt der Regeneration nur von kurzer Dauer ist. In eini-
gen Fallen alterte die Katalysatorprobe direkt wieder im sich anschlieRenden Betrieb. Zum Teil
arbeiteten die Proben aber Gber wenige Stunden stabil. AuRerdem scheint ein langerer Regene-
rationszeitraum (>5 min) und eine héhere Temperatur (>200 °C) keinen Einfluss auf die Effektivi-
tat der Regeneration zu haben. Diese Erkenntnisse stimmen sehr gut mit den Ergebnissen auf
Systemebene Uberein (Kapitel 5.1). In einem weiteren Versuch mit der zweiten Katalysator A-
Probe wurde der Effekt von reinem Wasserdampf untersucht. Es zeigte sich keine Regeneration,
wenn der Wasserdampf fiir eine Stunde bei 300 °C der Probe zugefiihrt wurde. Nach der Rege-
neration und dem Herunterkiihlen auf 200 °C verblieb die Probe allerdings unplanmagig ohne
Gasdurchfluss fir circa 90 min bei =200 °C, bevor die Testprozedur weitergefiihrt wurde. Erst bei
500 °C und nach einer dreistiindigen Regeneration konnte der CO-Umsatz der deaktivierten Pro-
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be deutlich von 16,6 % auf 45,8 % gesteigert werden. Die anfangliche Aktivitat der frischen Probe
konnte bis zu 79,8 % wiederhergestellt werden. Dieses Ergebnis erklart, warum auf Systemebene
kein zusatzlich positiver Effekt durch die Zugabe von Wasserdampf beobachtet werden konnte.
Die Regenerationstemperatur war auf Systemebene nicht ausreichend hoch gewesen. Die effek-
tivste Regeneration, bei der bis zu 98,5 % der initialen Katalysatoraktivitat wiederhergestellt wer-
den konnte, bestand in einer =15 h Regeneration mit Wasserdampf bei 500 °C und einem an-
schlieRenden 6,5 h Betrieb mit idealem Reformat. Daraufhin wurde erneut fir =16 h in Luft bei
500 °C regeneriert. Zu Beginn des Versuchs wurde allerdings erneut die 4,5 h-Kalzinierung
durchgefuhrt. Diese Regenerationsmethodik ist jedoch fur den spateren taglichen Systembetrieb
impraktikabel.

Fur Katalysator B wurden mit zwei verschiedenen Proben zum einen die reine Wasserdampfre-
generation fir 3 h bei 500 °C und zum anderen die reine Luftregeneration fiir 3 h und 500 °C
getestet. In beiden Fallen zeigten sich ahnliche Ergebnisse wie bei Katalysator A. Im ersten Re-
generationstest konnte der Umsatz von 35,7 % auf 45,7 % gesteigert werden, im zweiten Ver-
such von 48,9 % auf 55,3 %. Bei der zweiten Probe konnte somit die anféangliche Aktivitat der
frischen Probe zu 96,8 % zurtickgewonnen werden. Dies zeigt, dass die beobachtete Deaktivie-
rung hier vollstandig reversibel war.

Generell muss festgehalten werden, dass die gemessenen Regenerationseffekte von der vorhe-
rigen Deaktivierung der einzelnen Proben abhangig sind. Die Regenerationsmethoden sind daher
nur bei vollstéandig identischen Proben direkt miteinander vergleichbar.

Diskussion

Mittels der Regenerationsversuche auf Katalysatorebene konnten die Erkenntnisse auf System-
ebene bestatigt werden. AuRBerdem zeigten die Ergebnisse, dass das Regenerationsverhalten
beider Katalysatoren ahnlich ist. Es konnte gezeigt werden, dass die Aktivitat der WGS-
Katalysatoren auch alleine durch die Behandlung mit Wasserdampf wiederhergestellt werden
kann. Als praktikabel scheint am ehesten die Regeneration mit Luft. Hier zeigten die Ergebnisse,
dass kein signifikanter Unterschied im Regenerationseffekt besteht, wenn die Dauer oder das
Temperaturniveau erhdht werden. Eine kurze Regeneration von einigen Minuten in Luft auf nied-
rigem Temperaturniveau von beispielsweise 200 °C ist bereits ausreichend. Bei der Luftregenera-
tion werden vermutlich verbliebene Spezies auf der Katalysatoroberflache oxidiert. Demnach
bietet sich an, dass bereits in Kapitel 5.1 durchgeflihrte Spilen mit Luft nach dem Abfahren des
Systems als Regenerationsmethode fiir Katalysator B in der neuen Betriebsstrategie zu testen.
Die Beobachtungen in Kapitel 5.1 zeigten, dass hierdurch temporar regeneriert werden konnte.
Auch auf Katalysatorebene wurde deutlich, dass die Katalysatoren im anschliefenden Betrieb
entweder direkt wieder altern oder wenige Stunden stabil betrieben werden kdnnen. Somit kénnte
die Aktivitat des Katalysators beispielsweise nach jedem Tagesbetrieb wiederhergestellt werden.
Ebenso bietet sich Luft als Abfahrmedium an, wie die Ergebnisse auf Katalysatorebene aus Kapi-
tel 6.2 zeigten. Zuvor soll jedoch im nachsten Unterkapitel Gberprift werden, ob die permanente
Zugabe einer geringen Menge an Sauerstoff zu der Reformatatmosphare den WGS-Katalysator
durch dauerhafte Regeneration stabilisieren kann.
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7.3 Wassergas-Shift-Reaktion mit Sauerstoffzugabe

Die Ergebnisse aus der Literatur (Kapitel 3.2.3) deuten darauf hin, dass sich eine Zugabe von
Sauerstoff zum Reformatgemisch besonders bei bimetallischen Katalysatoren und niedrigem
Betriebstemperaturniveau anbietet, um einen verbesserten CO-Umsatz zu erlangen. Obwohl die
Betriebsparameter des Wassergas-Shift-Reaktors im IEK-3 System abseits von den Empfehlun-
gen aus der Literatur liegen, sollte in einigen Versuchen das Potential der Betriebsfiihrung mit
Sauerstoff abgeschatzt werden. Im Fokus der Untersuchungen stand nicht primar, den CO-
Umsatz zu erhdhen, sondern stabilere Umsatze im WGS-Reaktor wahrend des Langzeitbetriebs
zu erreichen. Die Versuche dazu wurden mit dem Katalysator-Testreaktor durchgefihrt.

Versuche ohne Katalysator

In einem ersten Versuch ohne Katalysator sollte zunachst iberprift werden, ob die Konzentrati-
onen des dem Reaktor zugegebenen Reformatgemischs auch hinter dem Reaktor mit der Analy-
tik korrekt gemessen wurden. Damit sollte die Genauigkeit der Analytik sowie die korrekte Kali-
brierung der Durchflussregler kontrolliert werden. Wahrend des Versuchs wurden HTS- und NTS-
Bedingungen (Raumgeschwindigkeit, Temperatur, ideale Reformatzusammensetzung) getestet.
Dem Reformatgemisch wurde bei HTS-Bedingungen eine Sauerstoffmenge hinzugegeben, wel-
che einem molaren O,/CO-Verhaltnis von 0,25 (entspricht 2,51 Vol.-% O, (trocken)) entsprach.
Unter NTS-Bedingungen wurde neben einem Verhaltnis von n(Oz)/ n(CO)=0,25 (entspricht
0,96 Vol.-% O, (trocken)) auch das Verhaltnis n(O,)/ n(CO)=0,05 (entspricht 0,18 Vol.-% O, (tro-
cken)) getestet. Die Verhaltnisse wurden in Anlehnung an Literaturwerte gewahlt. Interessanter-
weise zeigte sich unter allen Bedingungen, dass bereits ein Grofteil des Sauerstoffs allein in der
homogenen Gasphase umgesetzt wurde. Primar reagierte der Sauerstoff mit Wasserstoff, zum
Teil aber auch mit Kohlenmonoxid. Daraufhin drangte sich die Frage auf, ob der Katalysator im
WGS-Betrieb mit zusatzlich O, (oxygen-enhanced water-gas shift reaction, OWGS) tberhaupt
mit dem Sauerstoff in Kontakt kommt. Wie in dem folgenden Versuch gezeigt wird, war dies aber
der Fall. Trotzdem muss festgehalten werden, dass der Sauerstoff bestenfalls erst direkt vor dem
Katalysator hinzugegeben werden sollte. Allerdings ist hierbei mit verstarkten Temperaturspitzen
unmittelbar am Katalysator zu rechnen, was kritisch fiir dessen Aktivitat sein kann.

Versuche mit Katalysator

Um zu Uberpriifen, ob eine zusatzliche Sauerstoffzugabe zum idealen Reformatgemisch einen
stabilisierenden Effekt auf den Betrieb der Wassergas-Shift-Katalysatoren hat, wurde zunachst
Katalysator B unter HTS-Bedingungen getestet. Dabei wurden Sauerstoffmengen, die molaren
O,/CO-Verhaltnissen von zum einen 0,25 und zum anderen 0,15 (entspricht 1,54 Vol.-% O (tro-
cken)) entsprachen, verwendet. Dies wurde in zwei separaten Versuchen durchgefiihrt. Um den
direkten Effekt der Sauerstoffzugabe im Vergleich zum konventionellen WGS-Betrieb zu identifi-
zieren, wurde wahrend der Versuche zwischen WGS-Betrieb und WGS-Betrieb mit zuséatzlicher
Sauerstoffzugabe gewechselt. Das Ergebnis des Versuchs mit n(O;)/ n(C0O)=0,25 ist in Abbildung
7.5 dargestellit.
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7.3 Wassergas-Shift-Reaktion mit Sauerstoffzugabe
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Abbildung 7.5: Temperaturen und Konzentrationen wahrend der Untersuchung von wechselndem WGS und
OWGS-Betrieb bei Katalysator B. Es wurden HTS-Bedingungen und ein molares O,/CO-
Verhiltnis von 0,25 gewahlt. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2¢.

Nach der Kalzinierungsperiode und der Reformatzugabe bei 200 °C wurde in der ersten Be-
triebsstunde der Katalysator konventionell betrieben, um dessen initiale Aktivitat zu Gberprifen.
Wahrend der ,Einlaufperiode” stieg die CO-Konzentration leicht an. Im folgenden Schritt wurde
ab Minute 430 auf OWGS-Betrieb umgeschaltet. Es ist deutlich zu erkennen, dass die CO-
Konzentration sehr schnell von 4,4 Vol.-% auf 3,4 Vol.-% sank. Gleichzeitig stieg die CO,-
Konzentration von 17,3 Vol.-% auf 18,9 Vol.-% an. Dies deutet auf eine parallele CO-Oxidation
hin. Ebenso konnte wiederum beobachtet werden, dass Wasserstoff oxidiert wurde. Neben den
Konzentrationen sind ebenfalls die Monolithtemperaturen und die Gastemperatur am Eintritt des
KTR-Reaktors eingezeichnet. Die Position des Thermoelements am Reaktoreintritt kann in Abbil-
dung 4.2 eingesehen werden. Es ist zu erkennen, dass die Temperatur am Reaktoreintritt bei
jedem Wechsel von WGS- zu OWGS-Betrieb langsam anstieg. Dies resultierte aus Oxidationsre-
aktionen in der Gasphase vor dem Reaktor. Im Gegensatz dazu stiegen die Temperaturen im
Monolithen schlagartig an, sobald Sauerstoff dem Reformat beigemischt wurde. Dies deutet klar
darauf hin, dass eine gewisse Menge an Sauerstoff den Katalysator erreichte. Bei der ersten
Sauerstoffzugabe wurde zudem ein Temperaturpeak am Austritt des Monolithen bis 483 °C beo-
bachtet. Neben dem wechselnden Betrieb wurde der Reaktor Uber Nacht bei OWGS-
Bedingungen weiter laufen gelassen. In diesem 14 h Betrieb konnte eine Katalysatordeaktivie-
rung beobachtet werden. Die CO-Konzentration stieg von 3,6 Vol.-% auf 4,1 Vol.-% an. Einen
ahnlichen Umfang der Deaktivierung wurde bereits in Versuchen zuvor ohne Sauerstoffzugabe
vielfach beobachtet. Dieses Ergebnis macht deutlich, dass die zusatzliche Zugabe von Sauerstoff
keinen positiven Effekt auf die Katalysatorstabilitat ausiibt. In den abschlielRenden zwei Zyklen fiir
jeweils 2 h wurde der Katalysator konstant weiter betrieben. Bezuglich der Stabilitat konnte kein
Unterschied zwischen WGS- und OWGS-Betrieb beobachtet werden. Diskutabel bleibt an dieser
Stelle aber, ob genug Sauerstoff den Katalysator erreichte, um einen stabilisierenden Effekt zu
bewirken.
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7 Ausarbeitung von Teilkonzepten fir die Betriebsstrategie

Abbildung 7.6 zeigt die jeweils durchschnittliche Anderung im CO-Gehalt wéhrend des reinen
WGS- und des OWGS-Betriebs des zuvor diskutierten Versuchs aus Abbildung 7.5. Durch den
zusatzlichen Sauerstoff konnte ein Teil des Kohlenmonoxids mit oxidiert werden, sodass die
durchschnittliche Anderung der Konzentration 65 % betrug. Demgegeniiber lag der Wert bei der
Reaktion ohne Sauerstoff nur bei 54,7 %. Dies ist ein durchaus positiver Nebeneffekt. Dement-
sprechend stieg die CO,-Konzentration bei der OWGS-Reaktion um 49,7 %, bei der WGS-
Reaktion lediglich um 37,3 %. Gleichzeitig wurde ein Teil des Wasserstoffs oxidiert, wodurch die
Wasserstoffkonzentration durchschnittlich um 6,9 % (keine Prozentpunkte!) sank. Bei konventio-
nellem WGS-Betrieb stieg die Hy-Konzentration im Durchschnitt noch um 2,6 %.
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Abbildung 7.6:  Durchschnittliche Anderung der Kon-  Abbildung 7.7:  Durchschnittliche Anderung der Kon-
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Betriebs mit Katalysator B. Es wur- Betriebs mit Katalysator B. Es wur-
den HTS-Bedingungen und ein mola- den HTS-Bedingungen und ein mola-
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wahlt. Messwerte nach Multlgas ™ wahlt. Messwerte nach Multlgas ™

2030D¢ und ,Cirrus™ 2030D¢ und ,Cirrus™
Ein ahnliches Bild zeigte sich in dem zweiten Versuch, bei dem das molare O,/CO-Verhaltnis auf
0,15 gesenkt wurde. Wie der Abbildung 7.7 zu entnehmen ist, war die verwendete Probe in die-
sem Fall etwas aktiver und bereits unter konventionellen WGS-Bedingungen nahm die CO-
Konzentration um durchschnittlich 61,2 % ab. Die Zugabe des Sauerstoffs bewirkte in diesem
Fall, dass die CO-Konzentration um 66 % sank, allerdings wurden nur 2,1 % H, verbraucht. Aber
auch bei dieser Probe konnte eine leichte Deaktivierung festgestellt werden, wenn Sauerstoff im

Reformatgemisch anwesend war. Dies zeigte erneut, dass die dauerhafte Zugabe von Sauerstoff
Katalysator B nicht stabilisieren kann.

Die zuvor dargestellten Ergebnisse zeigen, dass sich die Anwendung von OWGS-
Reaktionsbedingungen bei Katalysator B nicht anbieten, da die Stabilitat nicht verbessert wird

und ebenfalls Wasserstoff oxidiert wird. Als einzig positiver Effekt bleibt zu nennen, dass die CO-
Konzentration sinkt.

Auch unter NTS-Bedingungen ist die Sauerstoffzugabe bei Katalysator B nicht sinnvoll. Zum ei-
nen konnte bereits in Kapitel 6 gezeigt werden, dass der Katalysator unter NTS-Bedingungen
stabil arbeitet, zum anderen konnte bei einem Versuch mit n(O,)/ n(CO)=0,25 erneut die Oxidati-
on signifikanter Wasserstoffmengen beobachtet werden.

Bei Katalysator A konnte ebenfalls kein stabilisierender Effekt durch die Sauerstoffzugabe er-
reicht werden. Wahrend zwei 72 h-Tests im stationdren Zustand unter HTS-Bedingungen mit
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7.4 Diskussion der Ergebnisse

dauerhafter Sauerstoffzugabe deaktivierten die Katalysatoren in beiden Fallen deutlich. Die De-
gradation war vergleichbar zu der des 72 h-Tests mit Katalysator A aus Kapitel 6.1. Hierbei wurde
der Katalysator unter stationdren HTS-Bedingungen ohne Sauerstoffzufuhr betrieben. Es konnte
nur ein geringer Unterschied zwischen beiden OWGS-Versuchen erkannt werden, obwohl im
ersten Test ein molares O,/CO-Verhaltnis von 0,25 und im zweiten Versuch ein molares O,/CO-
Verhaltnis von 0,15 angewendet wurde.

Auch bei einem An-/ Abfahrtest, bei dem Wasserkondensation erlaubt wurde, konnte eine Sauer-
stoffzugabe (n(O,)/ n(CO)=0,15) die Deaktivierung des Katalysators B nicht verhindern. Der Ver-
such wurde in dhnlicher Weise zu dem im Anhang (Kapitel 15.4.3) durchgefiihrt.

Wurde die Betriebstemperatur auf 240 °C gesenkt und ebenfalls Sauerstoff der Reformatat-
mosphare hinzugefugt (n(O,)/ n(CO)=0,15), so zeigte der untersuchte Katalysator B nahezu kei-
ne katalytische Aktivitat mehr. Hierzu waren héhere Temperaturen notwendig gewesen. Dieser
Versuch diente dazu, sich den in der Literatur genannten typischen Betriebsparametern fir
OWGS-Reaktion zu nahern. Es zeigte sich allerdings, dass der Katalysator B dafiir nicht geeignet
ist.

Weitere detailliertere Ausfihrungen zu den im letzten Abschnitt beschriebenen Ergebnissen sind
in [164] zu finden und werden dort intensiv diskutiert.

Diskussion

Die Ergebnisse zeigten, dass die Stabilitat der untersuchten Katalysatoren A und B durch die
Zugabe von Sauerstoff im Bereich von n(O;)/ n(C0O)=0,15-0,25 nicht verbessert werden konnte.
Zwar sank der CO-Gehalt, allerdings wurde auch ein betrachtlicher Anteil an H, oxidiert, was sich
negativ auf den Gesamtwirkungsgrad des Brennstoffzellensystems auswirkt. Werden die Ergeb-
nisse mit den Erkenntnissen aus der Literatur verglichen, so wird deutlich, dass die OWGS-
Reaktion scheinbar lediglich Sinn bei Temperaturen <260 °C macht sowie vorwiegend bei bime-
tallischen Katalysatoren eingesetzt werden sollte. Als Beispiel sind hier Pt-Cu/ CeO, oder Pd-Cu/
CeO; zu nennen. Wie in [130] bestatigt wird, lassen sich bei monometallischen Katalysatoren nur
bei bestimmten Katalysatormetallen wie Gold bessere Ergebnisse durch Sauerstoffzugabe errei-
chen. Demnach ist diese Betriebsweise mit den hier untersuchten Katalysatoren nicht empfeh-
lenswert und wird nicht weiter berlcksichtigt.

7.4 Diskussion der Ergebnisse

Durch die Anwendung der neu erarbeiteten An-/ Abfahrstrategien kann der Kraftstoffumsatz in
diesen transienten Zustanden mafgeblich verbessert und der Wassergas-Shift-Reaktor vor unzu-
Iassig hohen Konzentrationen an héheren Kohlenwasserstoffen geschutzt werden.

Zusammen mit Katalysator B, welcher sich bei der Parameteruntersuchung in Kapitel 6 als sehr
vielversprechend fir den Einsatz im Brenngaserzeugungssystem herauskristallisierte, soll die
Stabilitdt des Wassergas-Shift-Reaktors in Kapitel 8 in Versuchen auf Systemebene lber einen
langeren Zeitraum Uberprift werden. Hierbei sollen besonders die weiterhin als potentiell proble-
matisch zu bewertenden Betriebsparameter wie die Raumgeschwindigkeit und die Betriebstem-
peratur der HTS-Stufe untersucht werden. Eine eventuell notwendige Regeneration des WGS-
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7 Ausarbeitung von Teilkonzepten fir die Betriebsstrategie

Katalysators sollte wahrend des Abfahrens des Systems geschehen. Verbliebene Oberflachen-
spezies konnen mit Luft von der Katalysatoroberflache oxidiert werden. Ein kurzzeitiges Spulen
auf niedrigem Temperaturniveau sollte ausreichend sein, um die Katalysatoraktivitat bei reversi-
bler Deaktivierung nahezu vollstandig zuriickzugewinnen. Da der Katalysator durch permanente
Sauerstoffzugabe nicht weiter stabilisiert werden konnte, sind separate Regenerationsvorgange
vorzuziehen.
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8  Ableitung der Betriebsstrategie

Dieses Kapitel thematisiert die Ableitung einer moglichen Betriebsstrategie fir das Brenngaser-
zeugungssystem. Die Ergebnisse aus den vorangegangenen Kapiteln wurden auf die System-
ebene transferiert. Zum ersten Mal wurde der, durch die Versuche aus Kapitel 6 selektierte, Kata-
lysator B auf Systemebene eingesetzt. Zudem wurden die in Kapitel 7.1 erarbeiteten neuen An-/
und Abfahrstrategien angewendet. Im ersten Teil dieses Kapitels werden einige Versuche be-
schrieben, in denen die potentiell kritischen Parameter Raumgeschwindigkeit und Temperaturni-
veau der HTS-Stufe weiter untersucht wurden. Im zweiten Teil werden Experimente beschrieben,
in denen realistische Tageslastprofile fiir ein Brennstoffzellenhilfsstromaggregat gefahren wur-
den, um die Betriebsstrategie mit verschiedenen Kraftstoffen zu testen.

8.1  Charakterisierung von Katalysator B auf Systemebene

Die Systemversuche wurden mit dem Package 4 durchgefiihrt. Ein Flie3bild des Packages zeigt
Abbildung 4.5. Zu dieser Abbildung muss erganzt werden, dass ein Umbau der Analytik fur diese
Testreihe ebenfalls die Messung der Gaskonzentration hinter der Hochtemperatur-Shift-Stufe
ermoglichte.

In einem ersten Versuch mit NExBTL-Diesel tber knapp 100 h wurde das System zunachst nach
der neuen Strategie 3 gestartet. Dabei konnte eine Gesamtmenge von lediglich 583 ppmv hohe-
rer Kohlenwasserstoffe hinter dem ATR gemessen werden. Beide Heizpatronen, die wahrend des
Starts die Luft vorheizen und Wasserdampf produzieren, konnten im stationaren Betrieb ausge-
schaltet werden. Der Katalytbrenner stellte durch unterstdchiometrische Verbrennung des Refor-
mats ausreichend Warme zur Wasserverdampfung fir den autothermen Reformer bereit. Die Luft
wurde zudem nicht mehr separat vorgewarmt. In der ersten Betriebsphase betrug die Systemlast
fur 48 h 50 %. Die gemessenen Temperaturen in der Hoch- und Niedertemperatur-Stufe sowie
die Temperaturdifferenz zwischen Reaktorein- und -austritt sind in Abbildung 8.1 dargestellt. Ab-
bildung 8.2 zeigt die lber den Versuchszeitraum gemessenen CO-Konzentrationen hinter dem
Reformer, der HTS-Stufe und der NTS-Stufe. Zusatzlich dazu sind die gemessenen Konzentrati-
onen hoherer Kohlenwasserstoffe hinter dem Reformer abgebildet. Im stationaren Zustand waren
die Umsatze mit dem im Package 4 eingesetzten Reformer AH2 deutlich schlechter, als es bei-
spielsweise bei dem ATR 9.2 der Fall gewesen war (siehe Abbildung 5.5, Kapitel 5.1). Ethen
konnte mit circa 120-140 ppmv, Ethan mit circa 10 ppmv, Propen mit 60-80 ppmv und Benzol mit
10-40 ppmv detektiert werden. Die vergleichsweise hohen Konzentrationen konnten zwar auf den
Reformer AH2 zurilickgefiihrt werden, allerdings auch darauf, dass der ATR-Katalysator bereits
innerhalb einer vorangegangenen Testreihe etwas gealtert war. Die Eintrittstemperatur der Hoch-
temperatur-Shift-Stufe betrug circa 385 °C, die der Niedertemperatur-Shift-Stufe knapp 300 °C.
Es ist unschwer zu erkennen, dass eine deutliche Deaktivierung von Katalysator B in der HTS-
Stufe auftrat, obwohl die neue Anfahrstrategie eingesetzt wurde und die Raumgeschwindigkeit
bei nur 45000 1/h lag. Dies verdeutlicht, dass der Austausch des Wassergas-Shift-Katalysators
und die neuen An-/ Abfahrstrategien nicht ausreichend sind, um eine stabilen Langzeitbetrieb zu
gewahrleisten.
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Abbildung 8.1: WGS-Temperaturen wahrend des 100 h-Versuchs mit Katalysator B und NExBTL-Diesel.

Die Degradation des WGS-Katalysators B konnte an einer sinkenden Temperaturdifferenz von
anfanglich 58,2 K bis auf 40,4 K zum Ende der ersten Versuchsperiode identifiziert werden. Der
linear angenaherte exponentielle Abfall der Temperaturdifferenz betrug 0,37 K/h. Gleichzeitig
stieg die Kohlenmonoxidkonzentration hinter dem HTS-Reaktor von 3,5 Vol.-% auf 5,2 Vol.-% an.
Die Reformeraustrittskonzentration hingegen variierte nur marginal zwischen 9,7 Vol.-% und
9,9 Vol.-%.
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Abbildung 8.2:  Konzentrationen von CO und héherer Kohlenwasserstoffe (ATR) wahrend des 100 h-Versuchs
mit Katalysator B und NExBTL-Diesel. Messwerte nach ,,Mul’(igasTM 2030D" und ,,CirrusTM 2"

In den ersten 15 h des Versuchs nahm die CO-Konzentration hinter der HTS-Stufe um ungefahr
einen Prozentpunkt zu. Die Versuche auf Katalysatorebene zeigten innerhalb des gleichen Zeit-
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8.1 Charakterisierung von Katalysator B auf Systemebene

raums stets geringere Deaktivierung. Beispielsweise deaktivierte die Katalysator B-Probe im sta-
tiondren Zustand bei einer Raumgeschwindigkeit von 45000 1/h lediglich um 0,1 Prozentpunkte
in den ersten 15 h des Betriebs (siehe Abbildung 6.18). Allerdings wurde der Katalysator in die-
sem Fall mit idealem Reformat und bei etwas niedrigerer Temperatur von =410 °C betrieben. In
kleineren Zeitraumen schien sich die CO-Konzentration zwischenzeitlich zu stabilisieren, stieg
dann aber wieder an. Uber den Bereich der ersten Versuchsperiode deaktivierte der Katalysator
demnach kontinuierlich. Nur in den letzten 4 h des ersten Teilversuchs stabilisierten sich die CO-
Konzentration sowie die Temperaturdifferenz in der HTS-Stufe. Die Deaktivierung schien in eine
Sattigung Ubergegangen zu sein. Kontrar zu dem Verhalten in der HTS-Stufe, schien die NTS-
Stufe bei einer Raumgeschwindigkeit von 22500 1/h mehr und mehr die Shift-Aktivitat zu Gber-
nehmen. Die Temperaturdifferenz in der Stufe stieg von anfangs circa 18 K auf 26 K an. Trotz-
dem konnte die CO-Konzentration nicht konstant gehalten werden und stieg von 0,6 Vol.-% auf
bis zu 1,6 Vol.-% an. Auch wenn sich die gemessenen Konzentrationen stets auf trockenes Re-
format beziehen, war die CO-Konzentration hinter der NTS-Stufe deutlich zu hoch fir die HT-
PEFC. Als Grenzwert sollten ungefahr 1,2 Vol.-% CO nicht Gberschritten werden.

Im zweiten Teilversuch wurden die Temperaturniveaus des HTS- und NTS-Reaktors dadurch
angehoben, dass die Wassermenge zwischen dem Katalytbrenner und der Kaltwasserdise des
Reformers anders aufgeteilt wurde. Es wurden 25 % kalt (iber die separate Diise zugefuhrt und
75 % im Katalytbrenner verdampft. Zusammen mit 30 % der notwendigen Luftmenge stromte der
Wasserdampf dann zum internen ATR-Warmetauscher und wurde nach dem Warmeaustausch
der Mischkammer zugefiihrt. Im ersten Teilbetrieb dieses Versuchs betrug die Wasseraufteilung
noch 30/ 70 %. Die veranderte Aufteilung zugunsten der CAB-Wassermenge fiihrte zu einem
erhdhten Enthalpieeintrag in den Reformer, wodurch dessen Temperaturen stiegen. Ebenso stie-
gen als Konsequenz daraus die Temperaturen im Wassergas-Shift-Reaktor. Die Eintrittstempera-
turen erreichten 400 °C in der HTS-Stufe und 315 °C in der NTS-Stufe. Wie die Verlaufe der
Temperaturen und der CO-Konzentrationen zeigen, trat erneut eine deutliche Deaktivierung im
HTS-Reaktor auf. Die Deaktivierungsrate betrug 0,1 K/h und zum Ende des zweiten Teilversuchs
wurden 5,5 Vol.-% Kohlenmonoxid hinter dem Hochtemperatur-Shift-Reaktor gemessen. Dieses
Ergebnis deutet darauf hin, dass eine um lediglich um 15 K erhohte Eintrittstemperatur die Deak-
tivierung beschleunigte. Trotz der gestiegenen CO-Konzentration hinter der HTS-Stufe konnte die
CO-Konzentration am WGS-Reaktoraustritt durch eine verbesserte Kinetik in der NTS-Stufe zu-
nachst auf 1,0 Vol.-% gesenkt werden. Diese stieg im Verlauf des zweiten Teilversuchs nur auf
1,2 Vol.-% an und verblieb damit im Toleranzbereich der HT-PEFC. Deutlich verbesserte Umsat-
ze in der NTS-Stufe durch ein leicht erhdhtes Temperaturniveau konnten bereits auf Katalysator-
ebene gezeigt werden (siehe Abbildung 6.4, Erhéhung von 300 °C auf 340 °C). Im dritten Teil-
versuch wurde die Systemlast fur ungefahr 2,5 h auf 90 % erhdht. Dadurch ergab sich eine
Raumgeschwindigkeit von 81000 1/h in der HTS-Stufe und von 40500 1/h in der NTS-Stufe. Die
Eintrittstemperaturen sanken ein wenig ab, da wieder 70 % der Wassermenge dem Katalytbren-
ner und 30 % der separaten Reformerdiise zugegeben wurden. Es konnte ein drastischer Anstieg
in der CO-Konzentration hinter dem HTS-Reaktor beobachtet werden, bei dem bis zu 7,2 Vol.-%
CO gemessen wurden. Allerdings arbeitete der Reaktor wahrend der 90 % Last relativ konstant.
Hinter der NTS-Stufe konnte beim Umschalten von 50 % auf 90 % Last ein Konzentrationspeak
bis zu 1,9 Vol.-% CO gemessen werden, der durch ungiinstige Parameterwahl wahrend des Um-
schaltens verursacht wurde. Obwohl die Stufe mehr Arbeit zu verrichten schien, was an einer
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8 Ableitung der Betriebsstrategie

gestiegenen Temperaturdifferenz zu sehen war, nahm die CO-Konzentration kontinuierlich zu. Im
letzten Teilversuch wurden die Parameter aus dem ersten Teilversuch erneut verwendet. Aller-
dings wurde die eingespritzte Wassermenge zwischen HTS- und NTS-Stufe von urspriinglich
800 g/h auf 700 g/h reduziert. Da aufgrund der gesunkenen HTS-Austrittstemperatur die NTS-
Eintrittstemperatur weiterhin zu niedrig lag um ausreichend gute CO-Konzentrationen hinter dem
WGS-Reaktor zu erreichen, wurde die Wassermenge in einem zweiten Schritt nochmals auf
650 g/h gesenkt. Nach einer sehr hohen CO-Konzentration in der Ubergangsphase konnten hin-
ter dem WGS-Reaktor wieder CO-Konzentrationen von circa 1,5 Vol.-% erreicht werden. Bemer-
kenswerterweise konnte ein Uberproportional hoher Anstieg in der CO-Konzentration hinter der
HTS- und der NTS-Stufe zwischen den Werten vor und nach dem kurzzeitigen Betrieb bei 90 %
Last erkannt werden. Dies weist darauf hin, dass nur kurzzeitig stark erhéhte Raumgeschwindig-
keiten die Degradation des Katalysators beschleunigen. Noch deutlicher als in den letzten vier
Betriebsstunden des ersten Teilversuchs konnte hier iber knapp 20 h ein stabiler Betrieb bei
konstanten Konzentrationen und Temperaturdifferenzen beobachtet werden.

Die Ergebnisse des Versuchs legen nahe, dass bei hohen Raumgeschwindigkeiten (>45000 1/h)
und hohen Betriebstemperaturen der HTS-Stufe (Tyrs =400 °C) mit deutlicherer Deaktivierung
des Wassergas-Shift-Katalysators im Vergleich zu niedrigeren Werten der Raumgeschwindigkeit
und der HTS-Eintrittstemperatur zu rechnen ist. Je schneller die Reaktion auf der Oberflache
ablaufen muss, desto starker altert der Katalysator. Wie bereits aus den Ergebnissen aus Kapitel
6.4.1 geschlussfolgert, kdnnten Zwischenschritte der WGS-Reaktion nicht schnell genug ablaufen
oder Zwischenprodukte nicht schnell genug umgewandelt werden, welche daraufhin die aktiven
Katalysatorzentren blockieren. Hier scheint sich ein Gleichgewicht zwischen der Bildung und dem
Zerfall der Oberflachenspezies einzustellen, welches sich in der ,Sattigung“ der Katalysatordeak-
tivierung widerspiegelt. Dieser Zustand sollte demnach umso schneller erreicht werden, je stéarker
der Katalysator belastet wird. In den folgenden Versuchen musste noch geklart werden, ob neben
der Raumgeschwindigkeit, die bereits in Kapitel 6.4.1 als kritisch identifiziert wurde, tatsachlich
auch die HTS-Betriebstemperatur bei der Katalysatordeaktivierung eine entscheidende Rolle
spielt.

Beim Abfahren des Systems nach der neuen Methode 2 kam es zu einem ungewdhnlich starken
Temperaturanstieg im Hochtemperatur-Shift-Reaktor, bei dem kurzzeitig eine Maximaltemperatur
von 763 °C gemessen wurde. Dies verursachte einen Systemausfall, bei dem direkt mit Stickstoff
gespult wurde. Bisherige Ergebnisse mit Temperaturspitzen lieRen an dieser Stelle nicht aussa-
gen, wie kritisch dieser Zustand fur den Katalysator war. Ebenfalls stieg die Temperatur im Re-
former kurzzeitig auf unkritische 923 °C an. Nachdem die Reaktoren bis auf =200 °C ausgekihlt
waren, wurde die Regeneration gestartet.

Die im Folgenden beschriebene Vorgehensweise bei der Regeneration wurde analog bei jedem
der planmaRig abgefahrenen Versuche dieser Testreihe durchgefiihrt. In Abbildung 8.3 ist ein
Beispiel fur den Temperaturverlauf im Wassergas-Shift-Reaktor wahrend des Abfahrens und der
Regeneration dargestellt.
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Abbildung 8.3: Temperaturspitzen im Wassergas-Shift-Reaktor wahrend des Abfahrens des Systems und der
ansTcK'AhIieBenden Regeneration mit 80 In/h Luft. Messwerte nach ,,Multigasw| 2030D* und ,Cir-
rus 2%

Trotz des ,Wasserdampfpuffers®, der bei planmaRigen Abfahrvorgangen eingesetzt wurde, stie-
gen die Temperaturen ab Minute 5 im HTS-Reaktor auf bis zu 469 °C und im NTS-Reaktor auf
bis zu 476 °C. Diese Temperaturspitzen deuten auf eine erste Oxidation der verbliebenen Ober-
flachenspezies hin. Der notwendige Sauerstoff stammt aus der Luft, welche nach der neuen Ab-
fahrmethode noch fir circa zwei Minuten dem Reformer zugegeben wird (vergleiche Kapitel 7.1)
Ublicherweise waren die Temperaturspitzen im HTS-Reaktor aber starker ausgepragt als die in
der NTS-Stufe. Nachdem der Reaktor in Stickstoffatmosphare bis auf circa 200 °C herunterge-
kihlt war, wurde dem System eine Luftmenge von lediglich 80 Iy/h fir etwas Uber 5 min zuge-
fuhrt. Der Sauerstoff provozierte Oxidationsreaktionen der restlichen Oberflachenspezies. Im
HTS-Reaktor bildete sich ein kurzer Temperaturpeak bis auf 324 °C aus, im NTS-Reaktor zog
sich die Temperaturerhdhung Uber einen vergleichsweise langeren Zeitraum und erreichte maxi-
mal 260 °C. Dies zeigt, dass Ablagerungen in beiden Stufen vorhanden sind. Die allgemein hohe-
ren Temperaturen in der HTS-Stufe deuten aber auf verstarkte Ablagerungen im Vergleich zur
NTS-Stufe hin. Dies macht vor dem Hintergrund Sinn, dass bei niedrigeren Raumgeschwindigkei-
ten in der NTS-Stufe vermutlich weniger aktive Zentren blockiert werden. Zeitgleich konnte hinter
dem NTS-Reaktor beobachtet werden, dass die CO2-Konzentration anstieg. Nach der Oxidation
der Oberflachenspezies flachten die Temperaturen ab und die CO,-Konzentration sank. Parallel
dazu konnte ein deutlicher Anstieg in der Sauerstoffkonzentration verzeichnet werden. Ein ahnli-
ches Verhalten wahrend der Regeneration konnte in allen Versuchen beobachtet werden.

Im anschlieBenden Versuch mit HC-Kerosin sollte zunachst tiberpriift werden, ob der Katalysator
weiterhin aktiv oder vollstandig deaktiviert war. Wie den Ergebnissen aus Abbildung 8.4 und Ab-
bildung 8.5 zu entnehmen ist, funktionierte der Katalysator ohne Einschrankungen weiter.

In der Hochtemperatur-Shift-Stufe wurden anfangs eine Temperaturdifferenz von 65 K und eine
CO-Konzentration von 3,5 Vol.-% gemessen, die identisch zu der bei dem ersten Versuch mit
NEXBTL-Diesel war (siehe oben). Auch die NTS-Stufe schien weiterhin ordnungsgemaf zu arbei-
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8 Ableitung der Betriebsstrategie

ten. Die CO-Konzentration am Austritt betrug anfangs circa 0,8 Vol.-%. Die starken Schwankun-
gen der CO-Konzentration und der NTS-Temperaturdifferenz sind auf kleinere Probleme mit dem
WGS-Dusendruck zuriickzufiihren, durch den die Eintrittstemperatur der NTS-Stufe fluktuierte.
Da der WGS-Katalysator keinen Schaden erlitten hatte, wurde die Versuchsprozedur analog zu
der mit NExBTL-Diesel durchgefiihrt.
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Abbildung 8.4: WGS-Temperaturen wahrend des ersten 100 h-Versuchs mit Katalysator B und HC-Kerosin.

Auch bei HC-Kerosin konnte im ersten 47 h-Betrieb bei 50 % Last eine kontinuierliche Deaktivie-
rung der HTS-Stufe beobachtet werden. Allerdings muss beachtet werden, dass auch die CO-
Konzentration hinter dem ATR geringfligig anstieg. Der Abfall in der Temperaturdifferenz betrug
0,14 K/h und war damit geringer als bei NExBTL-Diesel. Die Degradation konnte aber durch eine
steigende Aktivitat der NTS-Stufe kompensiert werden. Innerhalb des ersten Teilversuchs lag die
CO-Konzentration durchschnittlich bei 0,8 Vol.-%. Da die Temperaturdifferenz in der HTS-Stufe
sehr grol war, wurde die Eintrittstemperatur auf =370 °C gesenkt, um am Austritt keine zu hohen
Werte zu erreichen. Bei einer eingespritzten Wassermenge von 700 g/h ergab sich eine durch-
schnittliche NTS-Eintrittstemperatur von etwas mehr als 290 °C. Ebenso war der Kraftstoffumsatz
bei HC-Kerosin deutlich besser. Fir Ethen konnten durchschnittlich Konzentrationen zwischen 8-
14 ppmv gemessen werden. Die Benzolkonzentration lag auf einem vergleichbaren Niveau mit
10-13 ppmv. Die Konzentrationen von Ethan und Propen lagen noch niedriger, nahe an der De-
tektionsgrenze der Analytik. Zum Ende des ersten Teilversuchs konnte auch hier ein stabiler Zu-
stand in den Konzentrationen und Temperaturen erahnt werden. Als jedoch die Eintrittstempera-
turen im zweiten Teilversuch durch eine gednderte Wasseraufteilung im System auf circa 383 °C
in der HTS-Stufe und auf 296 °C in der NTS-Stufe erhéht wurden, schien der Grad der Deaktivie-
rung wieder zuzunehmen. Die HTS-Temperaturdifferenz schrumpfte mit 0,16 K/h, was zu einer
CO-Konzentration von 4,7 Vol.-% zum Ende des Teilversuchs flhrte. Dieses Ergebnis deckt sich
mit den Erkenntnissen aus dem NExBTL-Diesel Versuch zuvor. Trotzdem konnte dadurch, dass
die NTS-Stufe aktiver war, die CO-Konzentration innerhalb des knapp 24 h-Teilversuchs 2 auf
durchschnittlich 0,95 Vol.-% gehalten werden. Im dritten Teilversuch konnte die Systemlast nur
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bis 80 % gesteigert werden, da der Differenzdruck der Kraftstoffdiise im Reformer aufgrund der
Kraftstoffpumpe nicht weiter erhéht werden konnte. Die Raumgeschwindigkeiten betrugen daher
72000 1/h fur den HTS- und 36000 1/h fir den NTS-Reaktor. Mit der hdheren Last stiegen die
Reaktortemperaturen und die CO-Konzentrationen an. Hinter dem WGS-Reaktor wurden inner-
halb des dreistlindigen Betriebs durchschnittlich 1,7 Vol.-% gemessen. Nachdem fiir den vierten
Teilversuch wieder auf 50 % Last zurlickgekehrt wurde, zeigten beide WGS-Stufen einen kon-
stanten Betrieb uUber 20 h bei durchschnittlich 5,1 Vol.-% hinter der HTS-Stufe und 1,4 Vol.-%
hinter der NTS-Stufe. Analog zu dem Versuch mit NExBTL-Diesel wurde auch hier eine Sattigung
erreicht, allerdings bei niedrigeren CO-Konzentrationen. Es ist erneut zu erkennen, dass nur ein
kurzzeitiger Betrieb bei 80 % Last die Katalysatoraktivitat drastisch reduzierte. Generell waren die
beiden Versuche mit NExBTL-Diesel und HC-Kerosin bei gleichem Versuchsprotokoll sehr gut
miteinander vergleichbar. Es zeigte sich eine ahnliche Charakteristk der WGS-
Katalysatoraktivitat in beiden Fallen. Augenscheinlich deaktivierte der Katalysator mit NExBTL-
Diesel aber etwas schneller. Grund daflr kdnnte der schlechtere Kraftstoffumsatz sein und dass
durch Nebenreaktionen aktive Zentren auf der Katalysatoroberflache blockiert werden. Dies wur-
de bereits anhand der Ergebnisse der An-/ Abfahrtests zum Ende des Kapitels 7.1 geschlussfol-
gert. Daher muss darauf geachtet werden, dass der Kraftstoffumsatz moglichst vollstandig ist.
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Abbildung 8.5:  Konzentrationen von CO und héherer Kohlenwasserstoffe (ATR) wahrend des ersten 100 h-
Versuchs mit Katalysator B und HC-Kerosin. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D¢ und ,Cirrus™
2.

Wahrend des Abfahrens nach der neuen Strategie 2 konnten wiederum sehr hohe Temperatur-
spitzen im HTS-Reaktor und im ATR gemessen werden, wobei die Griinde dafiir unklar blieben.
Ahnlich wie im Versuch zuvor stieg die Temperatur in der Hochtemperatur-Shift-Stufe kurzzeitig
auf 710 °C. Um solch hohe Temperaturspitzen in den darauffolgenden Versuchen zu vermeiden,
wurde sich im Anschluss dafiir entschieden, die neue Abfahrstrategie 3 zu verwenden. Die Re-
generation wurde, wie oben beschrieben, durchgefiihrt.
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8 Ableitung der Betriebsstrategie

Im anschlieRenden Versuch sollte zunachst Uberprift werden, wie schnell der WGS-Reaktor un-
ter 80 % Last deaktiviert und ob damit die Sattigung des WGS-Katalysators schneller erreicht
werden kann. Hierzu wurde erneut HC-Kerosin eingesetzt. Nach dem Start wurden zunéchst
50 % Last angefahren, um die anfangliche Aktivitat abgleichen zu kénnen. Wie die Temperaturen
in Abbildung 8.6 und die Konzentrationen in Abbildung 8.7 zeigen, hatte auch der zweite hohe
Temperaturpeak keinen Einfluss auf den WGS-Reaktor. Hinter der HTS-Stufe wurde eine im
Vergleich leicht erhéhte CO-Konzentration von 3,8 Vol.-% gemessen, hinter der NTS-Stufe aller-
dings wieder 0,8 Vol.-%. Anschlielend wurde direkt auf 80 % Last umgeschaltet, wobei die Ein-
trittstemperaturen in den WGS-Stufen bei =370 °C und =290 °C lagen. Im HTS-Reaktor sank die
Temperaturdifferenz tGber den 46 h-Betrieb linear mit 0,17 K/h, was vergleichbar war zu der De-
gradation aus dem Versuch zuvor bei 50 % Last. Allerdings stieg die CO-Konzentration sehr
schnell auf bis zu 6,0 Vol.-% an. Nach einem steilen Anstieg flachte die CO-Konzentration aber
bis zum Ende des Teilversuchs ab, ein stabiler Betrieb war allerdings nicht moglich. Weiterhin
muss auch hier die anfangliche Zunahme im CO-Gehalt hinter dem Reformer mit berticksichtigt
werden. Bei der NTS-Stufe sank nach einem kurzen initialen Anstieg ebenfalls zum ersten Mal
die Temperaturdifferenz leicht ab. In den Fallen zuvor konnte die Niedertemperatur-Stufe stets
die fallende HTS-Aktivitat kompensieren. Dieser Trend deutet an, dass Raumgeschwindigkeiten
um 36000 1/h bereits problematisch fir die NTS-Stufe sein kénnten. Jedoch muss berlicksichtigt
werden, dass im diskutierten Teilversuch ebenfalls die Eintrittstemperatur der NTS-Stufe um circa
7 K sank und damit die Kinetik beeintrachtigt wurde. Die Kohlenmonoxidkonzentration hinter dem
NTS-Reaktor betrug zum Ende des Teilversuchs 2,4 Vol.-% und lag damit oberhalb der geforder-
ten 1,2 Vol.-%.
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Abbildung 8.6: WGS-Temperaturen wahrend des zweiten 100 h-Versuchs mit Katalysator B und HC-Kerosin.
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Abbildung 8.7:  Konzentrationen von CO und héherer Kohlenwasserstoffe (ATR) wahrend des zweiten 100 h-
Versuchs mit Katalysator B und HC-Kerosin. Messwerte nach ,,Multigasw| 2030D" und ,,CirrusTM
2"

Nachdem in Teilversuch 3 auf 50 % Last umgeschaltet wurde, sank die CO-Konzentration hinter
dem HTS-Reaktor auf circa 4,9 Vol.-% ab. Bei nahezu identischer Kohlenmonoxidkonzentration
hinter dem ATR in beiden Versuchen und einer um 10 K erhdhten Reaktoreintrittstemperatur
wurde im Versuch zuvor zum selben Zeitpunkt lediglich 4,2 Vol.-% gemessen. Dies zeigt, dass
eine erhdohte Raumgeschwindigkeit die Deaktivierung der HTS-Stufe beschleunigt. Ebenso wurde
fur die CO-Konzentration hinter der NTS-Stufe durchschnittlich 1,4 Vol.-% gemessen, was deut-
lich Gber dem Niveau des Versuchs zuvor lag. Durch eine Anpassung der Wassermenge in Teil-
versuch 4 konnte die Konzentration aber wiederum auf 1,2 Vol.-% gesenkt werden. Uber die
Dauer der Teilversuche 3 und 4 schien der HTS-Reaktor nur noch leicht zu deaktivieren und er-
reichte eine CO-Konzentration von 5,2 Vol.-%, die nahezu identisch zu dem Sattigungszustand
aus dem HC-Kerosin-Versuch zuvor war (5,1 Vol.-%). Der Reaktor arbeitete bei dieser CO-
Konzentration ungefahr 7 h konstant. In Teilversuch 5 sollte dennoch Uberpriift werden, ob der
Katalysator noch weiter deaktiviert, wenn auf 80 % Last zuriickkehrt und gleichzeitig das Tempe-
raturniveau der HTS-Stufe stark gesenkt wird. Die Eintrittstemperatur wurde auf knapp 340 °C
gemindert, in der NTS-Stufe verweilte sie bei circa 290 °C. Durch die schlechte Kinetik auf dem
niedrigen Temperaturniveau sank der CO-Umsatz in der HTS-Stufe deutlich, blieb aber fur die
22 h Betrieb konstant. Die Temperaturdifferenz schien sogar wieder leicht zu steigen. In der NTS-
Stufe sank die Temperaturdifferenz zunachst und blieb danach konstant. Die CO-Konzentration
verblieb den gesamten Teilversuch bei =4,2 Vol.-%. Das Ergebnis ist allerdings schwer zu inter-
pretieren. Auf der einen Seite konnte es bedeuten, dass ein niedriges Temperaturniveau in der
HTS-Stufe die Deaktivierung selbst bei hoher Last vermindert oder sogar unterbindet. Daraus
konnte wieder geschlossen werden, dass eine hohe Raumgeschwindigkeit nur dann kritisch ist,
wenn die katalytischen Oberflachenreaktionen schnell genug ablaufen. Folglich ware es unkri-
tisch, wenn hohe Reformatvolumenstréme bei niedrigerer Temperatur den Reaktor, zum Teil
ohne zu reagieren, passieren. Auf der anderen Seite konnte zu dem Zeitpunkt des niedrigen
HTS-Temperaturniveaus bereits tatsachlich der Sattigungszustand erreicht worden sein. Wah-
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rend des letztens Teilversuchs wurden erneut die Betriebsparameter aus Teilversuch 4 einge-
stellt. Es ergaben sich hinter HTS- und NTS-Reaktor die identischen CO-Konzentrationen wie in
Teilversuch 4. Das bedeutet, dass der vorherige Betrieb bei 80 % Last entweder durch das nied-
rige Temperaturniveau oder den Séttigungszustand keine weitere Deaktivierung hervorgerufen
hat. Wahrend des Abfahrvorgangs wurde, wie zuvor argumentiert, die neue Strategie 3 gewahit.
Die Temperaturspitzen sanken auf 560 °C im HTS-Reaktor und 398 °C im NTS-Reaktor, was als
unkritisch zu bewerten ist. Dadurch, dass die Last zunachst auf 37 % abgesenkt wurde, konnten
aber bereits im stationdren Zustand vor dem Abfahrvorgang Benzolkonzentrationen von
=1750 ppmv gemessen werden. Die Konzentration von Ethen lag bei =90 ppmv, die von Propen
bei =60 ppmv. Ethan konnte nicht nachgewiesen werden.

Ein letzter Langzeitversuch mit HC-Kerosin sollte Klarheit dartiber schaffen, ob der im Versuch
zuvor beobachtete stabile Betrieb bei niedrigem HTS-Temperaturniveau tatsachlich auf die Be-
triebstemperatur zurlickzufiihren war oder sich der Katalysator bereits im Sattigungszustand be-
funden hatte. Dazu sollte das System von Anfang an bei 50 % Teillast und der niedrigen HTS-
Eintrittstemperatur von 340 °C betrieben werden. In Abbildung 8.8 sind die Temperaturen aufge-
tragen.
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Abbildung 8.8: WGS-Temperaturen wahrend des dritten Langzeitversuchs mit Katalysator B und HC-Kerosin.
Es wurden Teillastbetrieb und ein niedriges HTS-Temperaturniveau gewahlt.

Im ersten Teilversuch bei 40 % Last und im Zweiten bei 50 % Last mussten zunachst die Be-
triebsparameter so angepasst werden, dass sich die gewlinschten Temperaturen in den Reakto-
ren einstellten. In Teilversuch 3 arbeitete der Reaktor dann konstant Gber 67 h bei durchschnitt-
lich 342 °C HTS-Eintrittstemperatur und bei 312 °C NTS-Eintrittstemperatur. Bereits in den Teil-
versuchen 1 und 2 konnte allerdings beobachtet werden, dass die CO-Konzentrationen des Re-
formers und der HTS-Stufe deutlich anstiegen. Die Niedertemperatur-Shift-Stufe konnte die fal-
lende Aktivitat wieder kompensieren, sodass bei Teilversuch 2 durchschnittlich 1,0 Vol.-% CO
gemessen wurden. Auch bei dem niedrigen Temperaturniveau der HTS-Stufe konnte eine stetig
sinkende Temperaturdifferenz in der Stufe tGber den Verlauf von Teilversuch 3 beobachtet wer-
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den. Diese sank von anfanglich 75,1 K in Minute 438 auf 66,6 K in Minute 4400 ab. Dies ent-
sprach einer linearen Abnahme von 0,13 K/h, was gut vergleichbar war zu den beobachteten
Deaktivierungsraten in den Versuchen zuvor. Dadurch kann bestatigt werden, dass das niedrige-
re Temperaturniveau in der HTS-Stufe einen verschwindend geringen Einfluss auf die Degradati-
on des Katalysators hat. Im zweiten Langzeitversuch mit HC-Kerosin war zu dem Zeitpunkt, an
dem das Temperaturniveau gesenkt wurde, bereits der Sattigungszustand erreicht. Ebenso
scheint der Sattigungszustand in den ersten beiden Langzeitversuchen mit NExBTL-Diesel und
HC-Kerosin zu dem Zeitpunkt noch nicht erreicht gewesen zu sein, an dem das Temperaturni-
veau in geringem Umfang erhoht wurde (jeweils Teilversuch 2). Mittels der CO-Konzentrationen
konnte keine Aussage Uber die Aktivitdt der HTS-Stufe im dritten Teilversuch getroffen werden,
da die Datenaufnahme der Analytik ausfiel und nur wenige Messwerte aufgenommen wurden.
Den Temperaturdifferenzen entsprechend lasst sich aber erkennen, dass die Deaktivierung in
den ersten =16 h vergleichsweise stark war, lber den Versuchszeitraum jedoch abnahm. Die
NTS-Stufe arbeitete nach einem anfanglichen Anstieg in der Temperaturdifferenz konstant iber
den restlichen Betriebszeitraum weiter. Da Abfahrmethode 3 angewandt wurde, lagen die Tem-
peraturspitzen im WGS-Reaktor und Konzentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe im Bereich
des zweiten Langzeitversuchs.

Diskussion

In der Testreihe dieses Unterkapitels wurde zum ersten Mal der Katalysator B auf Systemebene
eingesetzt und die in Kapitel 7 erarbeiteten Teilkonzepte der Betriebsstrategie angewandt. Es
zeigte sich, dass auch der deutlich stabilere Katalysator B trotz der neuen Teilkonzepte deakti-
vierte. Die Haupterkenntnisse des Kapitels sind:

e Eine hohe Raumgeschwindigkeit fuhrt zu einer schnellen Deaktivierung des Katalysators,
vermutlich durch Blockade der aktiven Zentren. Je hoher die Raumgeschwindigkeit, desto
schneller deaktiviert der WGS-Katalysator. Mit NExBTL-Diesel konnte der CO-Grenzwert
der HT-PEFC von 1,2 Vol.-% bei 50 % Last Uber 1350 min eingehalten werden. 50 %
Last entspricht einer Raumgeschwindigkeit von 45000 1/h in der HTS-Stufe und
22500 1/h in der NTS-Stufe. Mit dem Kraftstoff HC-Kerosin war es sogar mdglich, den
Grenzwert bei 50 % Last fiir 4300 min nicht zu Ubertreten. Erst als zu einer Leistung von
80 % Last umgeschaltet wurde, konnte der Grenzwert nicht mehr eingehalten werden.
Ein Dauerbetrieb bei 50 % Teillast ist daher nur eingeschrankt moglich. Bei 80 % Last,
was einer Raumgeschwindigkeit von 72000 1/h in der HTS-Stufe und 36000 1/h in der
NTS-Stufe entspricht, wurde der Grenzwert mit HC-Kerosin bereits nach 70 min Uber-
schritten. Eine Raumgeschwindigkeit von 36000 1/h zeigte eine erste Alterung der NTS-
Stufe. Mit dem WGS-Reaktor im derzeitigen Design ist ein Dauerbetrieb unter Volllastbe-
dingungen (280 %) daher nicht realisierbar. Hierzu muss der Reaktor neu designt wer-
den. Den Ergebnissen entsprechend sollte das Katalysatorvolumen der HTS-Stufe daher
mindestens verdoppelt werden, um die CO-Grenzwerte der HT-PEFC bei Volllast flr ei-
nen gewissen Zeitraum (siehe oben) erreichen zu kdnnen. Eine Vergréerung des Kata-
lysatorvolumens wird den Alterungsprozess lediglich verlangsamen und vermutlich nicht
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vollstandig unterbinden konnen. Daher ist eine regelmafige Katalysatorregeneration
zwangslaufig notwendig.

e Ein kurzzeitiges Spllen des WGS-Reaktors fiir circa 5 min mit Luft nach dem Abfahren
ermdglicht eine vollstdndige Regeneration der Katalysatoraktivitdt. Daraus wird offen-
sichtlich, dass die beobachtete Deaktivierung des Katalysators vollstandig reversibel ist.
Die Regeneration wurde bei circa 200 °C Reaktortemperatur und mit 80 In/h Luft durchge-
flhrt.

e Wahrend der Regeneration treten Oxidationsreaktionen auf der HTS- und der NTS-
Oberflache auf. Die deutlicher ausgepragten Temperaturpeaks in der HTS-Stufe zeigen,
dass sich hier mehr Spezies/ Zwischenprodukte im Vergleich zur NTS-Stufe ablagern,
welche die Katalysatoraktivitat mindern.

e Ein hohes Temperaturniveau in der HTS-Stufe zeigte einen vernachlassigbar kleinen Ein-
fluss auf die Katalysatordegradation. Eintrittstemperaturen zwischen 340 °C und 400 °C
provozierten vergleichbare Degradationsraten. Bei Katalysator A konnte der Zusammen-
hang zwischen hoher Betriebstemperatur und starker Degradation erkannt werden (Kapi-
tel 5.1). Dies trifft fir Katalysator B nicht zu.

e Im Vergleich scheint NExBTL-Diesel den Katalysator starker zu deaktivieren als HC-
Kerosin. Hohere Degradationsraten und CO-Konzentrationen konnten beobachtet wer-
den. Im stationdren Zustand konnten Konzentrationen an héheren Kohlenwasserstoffen
gemessen werden, die nahe den ,unkritischen 220 ppmv* aus den KTR-Versuchen lagen.
Dies weist darauf hin, dass Spuren anderer Kraftstoffbestandteile die Deaktivierung her-
vorrufen. Ziel ist es daher, den Kraftstoffumsatz zu maximieren.

e Fur Katalysator B sind auch wiederholte Temperaturspitzen bis 763 °C unkritisch. KTR-
Ergebnisse konnten bisher nur zeigen, dass der Katalysator Temperaturspitzen bis
560 °C ohne Leistungsverluste ibersteht.

Die Ergebnisse zeigen, dass die HTS-Stufe des WGS-Reaktors neu dimensioniert werden muss,
um einen langerfristigen Betrieb mit CO-Konzentrationen unterhalb des Zielwerts zu erreichen.
Die Auslegung eines neuen WGS-Reaktors soll aber nicht Bestandteil der vorliegenden Arbeit
sein. Vielmehr wird im nachsten Kapitel untersucht, ob die neue Betriebsstrategie es nicht doch
erlaubt, mit dem derzeitigen Design des WGS-Reaktors realistische Lastprofile einer APU zu
fahren, ohne die CO-Grenzwerte fiir die HT-PEFC zu Uberschreiten. Da Hilfsstromaggregate
nicht dauerhaft, sondern in Tageslastgangen betrieben werden, bietet sich eine Regeneration des
Wassergas-Shift-Katalysators nach dem Herunterfahren des Systems an. Die neue Betriebsstra-
tegie beinhaltet die neuen An-/ Abfahrstrategien, den Wassergas-Shift-Katalysator B und die zu-
vor beschriebene Regenerationsmethodik.

8.2 Betriebsstrategie fiir APU-Lastprofile

Die neue Betriebsstrategie sollte an einem typischen Tageslastprofil fir eine Lkw-APU getestet
werden. Hier wurde ein reprasentatives Profil verwendet, welches in der Studie von Lutsey [165]
entwickelt wurde. In dem flinfstiindigen Lastprofil, welches in Abbildung 8.9 in Grau dargestellt
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ist, schwankt der Leistungsbedarf zwischen 80 W und 4400 W und betragt im Mittel 1870 W. An
das Profil von Lutsey wurden drei Profile zum Test der neuen Betriebsstrategie angenahert. Das
modifizierte Profil ,Lutsey Modi Mittel“ stellt den Basisfall dar. Hierbei wurden die maximalen
4400 W Leistungsbedarf mit 80 % Packagelast angenahert. Die Teillastfahigkeit des Packages ist
aufgrund der ATR-Kraftstoffdiise auf ein Minimum von 37 % limitiert. Da aber hierbei mit deutlich
erhéhten Konzentrationen an héheren Kohlenwasserstoffen zu rechnen ist, wurde die Minimallast
auf 40 % gesetzt. Zeitrdume, in denen im Originalprofil nach Lutsey niedrigere Lasten als 40 %
notwendig sind, wurden bei den angenaherten Profilen bei 40 % oder hoherer Last betrieben.
Bezlglich der Alterung des WGS-Katalysators in Zusammenhang mit der Raumgeschwindigkeit
sind die madifizierten Profile also anspruchsvoller als der Realfall. Im Profil ,Lutsey Modi Einfach*
wurde die Maximallast von 80 % auf 70 % gesenkt und zusatzlich die Zeitrdume bei der héchsten
Last verkirzt. Demgegeniber wurden die Phasen bei 40 % und 50 % Last entsprechend verlan-
gert. Bei dem Profil ,Lutsey Modi Schwer“ wurde die Betriebsdauer bei 80 % Last im Vergleich zu
.Lutsey Modi Mittel® erhdht. In zwei weiteren Betriebspunkten wurde die Last jeweils um
5 Prozentpunkte auf 50 % und 60 %, anstatt 45 % und 55 %, erhdht.
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Abbildung 8.9:  Charakteristisches Tageslastprofil eines Lkw, nach Lutsey [165] und abgeleitete Profile fiir die-
se Arbeit.

Im ersten und letzten Betriebspunkt wurde bei allen Profilen stets mit 40 % Last gefahren. Somit
konnte zum einen am Ende jedes Profils der Einfluss der vorangegangenen Testprozedur auf
den WGS-Katalysator Giberprift und verglichen werden. Zum anderen konnte zu Anfang jedes
Tests kontrolliert werden, ob der Katalysator seine Anfangsaktivitat durch die vorausgegangene
Regeneration zuriickerlangen konnte. Die Protokolldauer betrug stets =300 min exklusive der
Zeit, die zum Umschalten der Lastpunkte notwendig war.

Die Betriebsstrategie umfasste die folgenden Schritte:

1. Anfahren nach der neuen Anfahrstrategie 3;
Modifiziertes APU-Lastprofil ,Mittel”, ,Leicht* oder ,Schwer” (in dieser Reihenfolge);

Abfahren nach der neuen Abfahrstrategie 3;

> w0 bd

Regeneration (80 In/h Luft bei =200 °C fiir circa 5 min).
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Die oben beschriebene Prozedur wurde fiir die vier relevanten Kraftstoffe in der Reihenfolge HC-
Kerosin, NExBTL-Diesel, EcoPar-Diesel und Ultimate-Diesel durchgefihrt. Dabei wurden zu-
nachst alle drei Profile mit dem ersten Kraftstoff, dann mit dem zweiten Kraftstoff und so weiter
durchlaufen. Bestenfalls sollte dabei der HT-PEFC CO-Grenzwert von 1,2 Vol.-% nicht Uber-
schritten werden. Die Ergebnisse des Profils ,Lutsey Modi Mittel* sind in Abbildung 8.10 darge-
stellt. Die Grafik zeigt die CO-Konzentrationen hinter dem Reformer und dem NTS-Reaktor fir
die Versuche mit den vier Kraftstoffen. Weiterhin ist auf der zweiten Ordinate die entsprechende
Systemlast aufgetragen.

HC-Kerosin (NTS) - - - - - HC-Kerosin (ATR) —— NExXBTL (NTS)
----- NEXBTL (ATR) —— EcoPar (NTS)- - - - - EcoPar (ATR)
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Abbildung 8.10: CO-Konzentrationen hinter dem NTS-Reaktor und dem ATR firr alle vier Kraftstoffe bei dem
Profil ,Lutsey Modi Mittel. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2.

Im ersten Protokollversuch wurde HC-Kerosin verwendet. Bei 40 % Last wurden zunachst erhdh-
te CO-Konzentrationen bis 1,5 Vol.-% hinter dem WGS-Reaktor gemessen, da das System noch
nicht stationar arbeitete. Dieses Verhalten im instationaren Betrieb war typisch und konnte in
vielen Versuchen danach beobachtet werden. Laut [52] kann die HT-PEFC allerdings kurzzeitig
auch einen Kohlenmonoxidgehalt von 2 Vol.-% ohne nennenswerte Degradation tolerieren. So-
bald die Temperaturen in den Reaktoren stabil waren, sank der CO-Gehalt auf =0,8 Vol.-% ab. Im
Durchschnitt ergab sich 0,8 Vol.-% CO bei 40 % Last. Nachdem zu 80 % Last umgeschaltet wur-
de, stieg der CO-Gehalt kurzzeitig, aber deutlich auf 1,9 Vol.-% an. Eine trdge Pumpenregelung
fuhrte dazu, dass die erforderliche Wassermenge dem Reformer wahrend des Hochfahrens nicht
schnell genug bereitgestellt wurde, was sich in einer steigenden CO-Konzentration im WGS-
Reaktor widerspiegelte. Im Folgenden war es zumeist schwieriger die Spitze in der CO-
Konzentration beim Erhohen der Last zu vermeiden als beim Absenken. Da manuell umgeschal-
tet wurde, waren im Allgemeinen zwischen 1-4 min fir das Hochfahren und 1-2 min fiir das Her-
unterfahren notwendig.

Im weiteren Verlauf des 80 % Lastpunkts sank der CO-Gehalt auf einen Durchschnittswert von
1,1 Vol.-% ab, was weiterhin unterhalb der HT-PEFC-Toleranzgrenze liegt. Als die Last im dritten
Teilversuche auf 45 % abgesenkt wurde, nahm die CO-Konzentration deutlich ab und sank tem-
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porar bis auf =0,6 Vol.-% ab. Wahrend der anschlieRenden 110 min Betrieb verweilte die CO-
Konzentration konstant bei durchschnittlich 0,9 Vol.-% hinter dem NTS-Reaktor. Der 20-minutige
Betrieb bei 80 % Last zuvor hatte zwar zu einer leichten Deaktivierung im HTS-Reaktor gefiihrt,
konnte aber durch die NTS-Stufe wieder kompensiert werden. Die beiden anschlieRenden Be-
triebspunkte bei erneut 80 % Last und 50 % Last ergaben ein ahnliches Bild. Bei 80 % Last konn-
te bereits eine erhdhte mittlere CO-Konzentration von 1,2 Vol.-% gemessen werden. Bei 50 %
Last allerdings wurden vergleichbare Werte wie bei 45 % Last gemessen. Der durchschnittliche
CO-Gehalt lag bei 0,9 Vol.-%. Im letzten Betriebspunkt wurde zu 40 % Last zurlickgekehrt. Hier
konnte ebenfalls durchschnittlich 0,8 Vol.-% CO, wie zu Anfang des Versuchs, gemessen wer-
den. Die Daten zeigten, dass die HTS-Stufe tber den Versuchsverlauf bereits von 3,8 Vol.-% CO
(45 % Last) auf 4,3 Vol.-% CO (55 % Last) gealtert war, was aber zum Teil durch die ansteigende
CO-Konzentration im Reformer begriindet werden konnte. Allerdings konnte die NTS-Stufe die
AktivitdtseinbuRBe in dem MaRe ausgleichen, dass lber den gesamten Versuchsverlauf, bis auf
die transienten Zustande beim Umschalten der Last, die CO-Grenzwerte der Brennstoffzelle nicht
Uberschritten wurden. Wird das hier verwendete realistische Tageslastprofil als Mal3stab fir das
Brenngaserzeugungssystem zugrunde gelegt, so zeigt sich, dass das System durch Verwendung
der neuen Betriebsstrategie (neue An-/ Abfahrstrategien, Katalysator B, Regeneration) mit dem
Kraftstoff HC-Kerosin funktionsfahig und ausreichend dimensioniert ist. Die in Kapitel 8.1 vorge-
schlagene Neudimensionierung des HTS-Katalysators fiir einen Langzeitbetrieb ware demnach
bei flnfstindigem Tagesbetrieb nicht notwendig.

Ein anderes Bild zeigte sich jedoch bei den getesteten Dieselkraftstoffen (siehe Abbildung 8.10).
Uber den gesamten Verlauf des Profils verursachten die Dieselkraftstoffe hohere CO-
Konzentrationen hinter dem Wassergas-Shift-Reaktor verglichen zu HC-Kerosin, wobei nicht
zwangslaufig hohere CO-Konzentrationen hinter dem Reformer gemessen wurden. Bei NExBTL-
Diesel lag die durchschnittliche CO-Konzentration bereits innerhalb der ersten 20 Minuten bei
40 % Last mit 1,1 Vol.-% Uber der von HC-Kerosin. Im Verlauf des Protokolls konnte der HT-
PEFC-Grenzwert lediglich bei Leistungen zwischen 40-55 % im Durchschnitt eingehalten werden.
Bei 80 % Last betrugen die gemittelten Konzentrationen 1,5 Vol.-% und 1,7 Vol.-% und lagen
damit deutlich tUber der Toleranzgrenze. Auch hier konnte beobachtet werden, dass es zu Spriin-
gen in der CO-Konzentration kam, wenn die Last erhoht wurde. Bei Lastminderung sanken die
Konzentrationen abrupt ab. Wie schon bei HC-Kerosin, war auch bei NExBTL-Diesel eine Degra-
dation der HTS-Stufe zu erkennen. Neben einer sinkenden Temperaturdifferenz stieg die CO-
Konzentration von 5,1 Vol.-% zu Anfang des 45 %-Betriebs auf 5,9 Vol.-% zum Ende des 55 %-
Betriebs an. Die Degradationsrate sowie das Niveau des CO-Gehalts waren deutlich hoher, ver-
glichen zu dem Versuch mit HC-Kerosin (siehe oben). Das wird noch deutlicher, sobald die CO-
Konzentrationen hinter dem Reformer mit in Betracht gezogen werden. Die Messwerte von NEx-
BTL-Diesel zeigten einen konstanteren Verlauf und zum Teil niedrigere CO-Gehalte, gegensatz-
lich zu den Werten des Versuchs mit HC-Kerosin. Der mindere CO-Umsatz sowie die starkere
Degradation im WGS-Reaktor waren bereits beim Vergleich zwischen HC-Kerosin und NExBTL-
Diesel in Kapitel 8.1 deutlich geworden. Bei NExBTL-Diesel konnten innerhalb der Profilversuche
im stationaren Betrieb Konzentrationen hdherer Kohlenwasserstoffe im Bereich von circa 170-
230 ppmv (Ethen, Ethan, Propen, Benzol) detektiert werden. Demgegeniiber lagen die Konzent-
rationen bei HC-Kerosin mit zumeist circa 20-40 ppmv deutlich niedriger. Das lasst nochmals
darauf schlielen, dass ein schlechterer Umsatz an Kraftstoff im Reformer dazu fihrt, dass Ne-
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benreaktionen auf dem WGS-Katalysator ablaufen. Diese belegen aktive Katalysatorzentren und
fihren zu einer beschleunigten Deaktivierung. Es alterte aber stets nur die HTS-Stufe. Wie die
Ergebnisse aus Kapitel 6.1 zeigten, werden die hier bei NExBTL-Diesel gemessenen Mengen an
Ethen, Ethan, Propen und Benzol nicht der ausschlaggebende Deaktivierungsgrund sein. Erst bei
deutlich erhéhten Konzentrationen ist ein negativer Einfluss zu erwarten (vergleiche Kapitel 6.3).
Auch werden die Hydrierung von Ethen und Propen zu Ethan und Propan nicht kritisch fir den
WGS-Katalysator sein, wie in Kapitel 6.1 gezeigt. Allerdings weisen die Mengen an gemessenen
Kohlenwasserstoffen auf die unterschiedlich vollstandigen Umsatze in Bezug auf die eingesetz-
ten Kraftstoffe hin. Die Ergebnisse zeigen, dass Kraftstoffe mit tendenziell niedrigerem Umsatz im
Reformer den WGS-Reaktor stérker schadigen.

Die Ergebnisse des EcoPar-Diesel-Versuchs waren sehr dhnlich zu denen mit NExBTL-Diesel
(siehe Abbildung 8.10). Die CO-Konzentration hinter dem WGS-Reaktor lag geringfiigig zwischen
0,1-0,2 Prozentunkten Gber den Werten von NExBTL-Diesel. Folglich wurde auch hier nur zum
Teil der Grenzwert der HT-PEFC erreicht. Interessanterweise zeigte die HTS-Stufe deutlichere
Deaktivierung als noch bei NExBTL-Diesel. Zu Beginn des 45 %-Betriebs wurden schon
5,7 Vol.-% CO gemessen, die bis auf 6,6 Vol.-% wahrend des 55 %-Betriebs anstiegen, aber zum
Ende wieder bis auf 6,3 Vol.-% abflachten. Der NTS-Reaktor konnte die sinkende Aktivitat des
HTS-Reaktors nicht vollstandig ersetzten, sodass bei 40 % Last zum Ende des Versuchs
1,4 Vol.-% CO gemessen wurden. Zu Versuchsbeginn hatte die Konzentration noch bei
1,0 Vol.-% gelegen. Der Reformer arbeitete sehr stabil und die gemessene CO-Konzentration
war vergleichbar mit der bei NExBTL-Diesel. Der Kraftstoffumsatz schien bei EcoPar-Diesel al-
lerdings generell etwas besser zu sein als bei NExBTL-Diesel. Hier konnten Gesamtkonzentrati-
onen an héheren Kohlenwasserstoffen im Bereich zwischen 80-190 ppmv (ber die Profilversuche
gemessen werden.

Der in Abbildung 8.10 dargestellte Versuch mit Ultimate-Diesel unterscheidet sich von den vorhe-
rigen Ergebnissen. Im ersten Teilversuch bei 40 % Last wurde zwar auch hier eine vergleichbare
durchschnittliche CO-Konzentration von 1,0 Vol.-% gemessen, allerdings stieg der Gehalt in den
folgenden Teilversuchen deutlich an und lag weit oberhalb des Toleranzbereichs der HT-PEFC.
Es schien, dass Ultimate-Diesel starke Degradation im WGS-Reaktor verursachte. Sobald zu
héheren Lasten umgeschaltet wurde, stieg die CO-Konzentration hinter dem NTS-Reaktor, ver-
gleichbar zu dem Verlauf in den Versuchen mit NExBTL-Diesel oder EcoPar-Diesel. Allerdings
wurden wahrend der zwei 80 %-Betriebspunkte hdhere durchschnittliche CO-Konzentrationen
von 1,8 Vol.-% und knapp 2,0 Vol.-% CO gemessen. Auch wahrend des 45 % und 55 %-Betriebs
wurden durchschnittlich héhere CO-Konzentrationen gemessen als noch bei den anderen Diesel-
kraftstoffen. Zum Ende des 55 %-Teilversuchs stieg der CO-Gehalt hinter der NTS-Stufe auf bis
zu 1,8 Vol.-% an. Die Messergebnisse wurden aber dadurch relativiert, dass ebenfalls der Re-
former eine Katalysatordeaktivierung erlitten haben musste, da die CO-Konzentration drastisch
anstieg. Zu Anfang hatte die CO-Konzentration noch bei 10,6 Vol.-% gelegen, am Ende erreichte
sie bereits 14,6 Vol.-%. Da die Profilversuche alle manuell durchgefiihrt wurden und sich dadurch
leichte Unterschiede in den Zeitrdumen der einzelnen Betriebspunkte sowie beim Umschalten
ergaben, war der Ultimate-Diesel Versuch etwas kurzer und endete dementsprechend bereits bei
Minute 314. Der deutlicheren Deaktivierung durch Ultimate-Diesel entsprechend, konnten hohere
Konzentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe detektiert werden als noch bei den Kraftstoffen
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zuvor. Die Gesamtmenge stieg, analog zur beobachteten Katalysatordeaktivierung im Reformer,
von anfanglich 180 ppmv auf 410 ppmv Uber den Versuchsverlauf an.

In Abbildung 8.11 sind die Ergebnisse des ,Lutsey Modi Einfach“-Profils und in Abbildung 8.12
die des ,Lutsey Modi Schwer*-Profils dargestellt.
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Abbildung 8.11: CO-Konzentrationen hinter dem NTS-Reaktor und dem ATR fir alle vier Kraftstoffe bei dem
Profil ,Lutsey Modi Einfach“. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2.

Prinzipiell lieBen sich bei dem einfachen Profil vergleichbare Durchschnittskonzentrationen an
Kohlenmonoxid hinter dem WGS-Reaktor beobachten wie es bei dem mittleren Profil (Abbildung
8.10) der Fall war. Zumeist lagen die Konzentrationen noch etwas niedriger. Dies bestatigt er-
neut, dass der WGS-Katalysator umso starker deaktiviert, je langer er bei hohen Raumgeschwin-
digkeiten betrieben wird. Wie bereits bei dem Profil ,Lutsey Modi Mittel“ war eine Deaktivierung
bei allen Kraftstoffen bis auf HC-Kerosin offensichtlich, sobald der anfangliche und der finale CO-
Gehalt bei 40 % Last miteinander verglichen wurden. Innerhalb der drei Dieselkraftstoffe schien
erneut Ultimate-Diesel die stérkste Deaktivierung zu verursachen. Die CO-Konzentrationen hinter
dem WGS-Reaktor lagen hierbei durchschnittlich am héchsten. Erstaunlicherweise konnten aber
trotz steigender ATR-Konzentrationen bis zu 13,6 Vol-% CO und folglich HTS-
Austrittskonzentrationen von bis zu 8,4 Vol.-% immerhin noch 1,5 Vol.-% CO hinter dem NTS-
Reaktor erreicht werden (Ende Teilversuch 5). Dies sprach fir eine gute Funktionalitat des NTS-
Reaktors. Abseits der zufriedenstellenden Ergebnisse wurden wahrend des zweiten 70 %-
Betriebspunkts mit NExBTL-Diesel 2,9 Vol.-% CO hinter dem NTS-Reaktor gemessen, welche
durch ungunstige Betriebsparameterwahl hervorgerufen wurden. Ungunstige Betriebsparameter
kénnen beispielsweise eine zu groe NTS-Wassermenge oder eine unpassende Aufteilung der
ATR-Kalt-/ Warmwassereduktmenge sein, durch welche das Temperaturniveau der WGS-Stufen
in kinetisch ungtinstige Bereiche verschoben wird. Generell musste wahrend der einzelnen Be-
triebsphasen in allen Tests eine ausgiebige Regelarbeit betrieben werden, um passende Para-
meter bei deaktivierendem WGS-Reaktor zu finden. Der Toleranzbereich der HT-PEFC sollte so
wenig wie moglich tUberschritten werden. Als optimal stellten sich Eintrittstemperaturen von 370-
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375 °C bei der Hochtemperatur-Shift-Stufe heraus. Die Niedertemperatur-Shift-Stufe operierte
optimal bei Eintrittstemperaturen zwischen 300 °C und 320 °C. Neben dem zuvor beschriebenen
CO-Konzentrationspeak waren die Versuche mit NExBTL-Diesel und EcoPar-Diesel wieder sehr
gut miteinander vergleichbar. Die gemessenen CO-Konzentrationen hinter dem Reformer starte-
ten bei allen Kraftstoffen stets auf einem vergleichbaren Niveau, auch wenn sie tber den Ver-
suchsverlauf anstiegen beziehungsweise in vorangegangenen Tests zugenommen hatten (ver-
gleiche Abbildungen 8.10, 8.11 und 8.12). Dies zeigt, dass auch der Reformerkatalysator durch
die Regeneration auf seinen urspriinglichen Aktivitatszustand zuriickgebracht werden kann. Wie
Abbildung 8.10 bis 8.12 zu entnehmen ist, schienen besonders die aromatenhaltigen Kraftstoffe
HC-Kerosin und Ultimate-Diesel zur Katalysatordeaktivierung im Reformer zu fiihren. Bei HC-
Kerosin war der Einfluss des Kraftstoffs auf die Reformerdeaktivierung eindeutig, da diese Versu-
che zu Beginn der Testreihe durchgefiihrt wurden. Bei Ultimate-Diesel wurde die Deaktivierung
aber nicht zwangslaufig durch den Kraftstoff hervorgerufen. Ultimate-Diesel wurde als letzter
Kraftstoff in dieser Testreihe untersucht. Demnach hatte der Reformer bereits eine Vielzahl von
An-/ Abfahrvorgangen durchlaufen. Die beobachtete Alterung des ATR-Katalysators kdnnte dem-
nach auch der Vorgeschichte des Reformers zugeschrieben werden. Interessanterweise stieg
auch wahrend ,Lutsey Modi Einfach” bei Ultimate-Diesel neben dem CO-Gehalt die Menge an
hoheren Kohlenwasserstoffen an. Ahnlich wie bei ,Lutsey Modi Mittel* nahmen die Konzentrati-
onen Uber die Versuchsdauer von anfénglich 190 ppmv auf 390 ppmv zu. Generell stiegen ber
die gesamte Versuchsreihe hinweg bei allen Kraftstoffen die Konzentrationen an héheren Koh-
lenwasserstoffen kontinuierlich an. Dieses Phanomen konnte bereits in vorangegangenen Tests
mit dem ATR 9.2 beobachtet werden (siehe Kapitel 5.1).

Wie zu erwarten war, deaktivierte der Wassergas-Shift-Reaktor deutlicher bei dem Profil ,Lutsey
Modi Schwer®, verglichen zu dem einfachen und mittleren Profil. Aus Abbildung 8.12 wird ersicht-
lich, dass der HT-PEFC-Grenzwert lediglich mit HC-Kerosin durchschnittlich eingehalten werden
konnte. Bei den Dieselkraftstoffen ergaben sich &hnliche Trends wie bei den Versuchen zuvor.
Als besonders kritisch ist erneut das Umschalten zu héheren Lasten zu nennen. Hier muss zu-
kiinftig durch geschickte Parameterwahl vermieden werden, dass die CO-Konzentration den
Schwellenwert von 1,2 Vol.-% Uberschreitet. Auffallig hohe CO-Konzentrationen wurden im letz-
ten 40 %-Betrieb mit EcoPar-Diesel gemessen. Dies kann aber erneut mit einer unguinstigen Be-
triebsparameterwahl begriindet werden. Auch bei dem Profil ,Lutsey Modi Schwer” zeigte sich
Ultimate-Diesel als problematischster Kraftstoff. Allerdings tauchten in diesem Versuch Probleme
mit der FTIR-Analytik auf. Die Messzellentemperatur schwankte temporar aufgrund eines defek-
ten Thermoelements. Es war ein eindeutiger Zusammenhang zwischen einer erhéhten Messzel-
lentemperatur und einem ansteigenden CO-Gehalt zu erkennen. Daher kann davon ausgegan-
gen werden, dass die CO-Konzentrationen des Reformers und des WGS-Reaktors bei Ultimate-
Diesel wahrend des kompletten Teilversuchs 3 sowie zum Ende von Teilversuch 4 bis zur Mitte
von Teilversuch 5 etwas zu hoch liegen.

Die fir jeden Betriebspunkt gemittelten CO-Konzentrationen hinter dem WGS-Reaktor und dem
Reformer, mit denen in diesem Abschnitt haufig argumentiert wurde, sind Ubersichtlich im An-
hang (Kapitel 15.6.1, Tabelle 15-17) zusammengefasst.
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Abbildung 8.12: CO-Konzentrationen hinter dem NTS-Reaktor und dem ATR fiir alle vier Kraftstoffe bei dem
Profil ,Lutsey Modi Schwer“. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D“ und ,Cirrus™ 2.

Neben dem Betrieb wahrend der APU-Profile erlebte der Wassergas-Shift-Reaktor auch bei je-
dem Abfahrvorgang anspruchsvolle Betriebssituationen. Da hohe Temperaturspitzen vermieden
werden sollten, wurde das System mit Strategie 3 abgefahren, wie anfangs bereits erlautert. Dies
hatte aber zur Folge, dass der Reaktor stets deutlich erhéhten Konzentrationen an héheren Koh-
lenwasserstoffen ausgesetzt war. Bei 37 % Last vor dem Abfahren schwankten die Mengen, je
nach Kraftstoff, im Bereich zwischen 700 ppmv und 3200 ppmv (Maximalwerte). Wie aus den
Ergebnissen dieses Kapitels und vorheriger Kapitel bekannt, werden diese Konzentrationen be-
ziehungsweise weitere, nicht detektierte Kohlenwasserstoffe oder Ahnliches, den WGS-Reaktor
vermutlich schadigen. Auch beim Starten des Systems wurden Konzentrationen zwischen
300 ppmv und 2000 ppmv detektiert (Maximalwerte). Ebenfalls traten wahrend der insgesamt 16
Experimente (inklusive Reproduktionsversuche) bei jedem Abfahrvorgang Temperaturspitzen auf.
Diese variierten im Bereich zwischen 455 °C und 578 °C fir die HTS-Stufe und zwischen 400 °C
und 539 °C fir die NTS-Stufe. Weiterhin sind die vier Langzeittests zu Beginn der Versuchsreihe
(Kapitel 8.1) mit zu beriicksichtigen, in denen der Reaktor ebenfalls stark beansprucht wurde.
Insgesamt wurde das System knapp 500 h betrieben. Trotz zahlreicher Wiederholungen dieser
empfindlichen Betriebsbedingungen wahrend des An-/ Abfahrens und der 500 h Versuchsdauer,
konnte die Aktivitat des WGS-Reaktors in jedem Fall vollstandig regeneriert werden. Es trat keine
irreversible Schadigung auf. Dies wird zum einen dann ersichtlich, wenn die CO-Konzentrationen
zu Anfang jedes Versuchs fiir den jeweiligen Kraftstoff miteinander verglichen werden (siehe Ab-
bildungen 8.10 bis 8.12).

Zum anderen wurde am Ende der Testreihe ein Reproduktionsversuch mit HC-Kerosin durchge-
fuhrt. Dieser ist in Abbildung 8.13, zusammen mit dem ersten HC-Kerosin Versuch dargestellt. In
beiden Fallen wurde die identische Versuchsprozedur des Profils ,Lutsey Modi Mittel* angewandt.
Werden die CO-Konzentrationen hinter dem NTS-Reaktor miteinander verglichen, so scheint der
Reaktor doch deaktiviert zu sein. In allen Fallen liegt die durchschnittliche CO-Konzentration von
,HC-Kerosin II“ zwischen 0,1 und 0,3 Prozentpunkten oberhalb der von ,HC-Kerosin |*. Allerdings
wurden bei dem Reproduktionsversuch auch deutlich hohere CO-Konzentrationen hinter dem
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8 Ableitung der Betriebsstrategie

Reformer gemessen. Zu Anfang des Versuchs betrug der Unterschied 1,5 Prozentpunkte (9,9/
11,4 Vol.-%), zum Ende hin sogar 4,1 Prozentpunkte (11,1/ 15,2 Vol.-%). Folglich wurde der
WGS-Katalysator nicht irreversibel beschadigt.
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Abbildung 8.13: CO-Konzentrationen hinter dem NTS-Reaktor und dem ATR fir die Versuche ,HC-Kerosin I
und ,HC-Kerosin II* bei dem Profil ,Lutsey Modi Mittel“. Messwerte nach ,,MuItigasT'\'I 2030D"
und ,,CirrusTM 2°.

Diskussion

Die Ergebnisse aus den APU-Profilen konnten zeigen, dass mit der erarbeiteten Betriebsstrategie
und dem derzeitigen Systemdesign ein realistischer, anspruchsvoller Tageslastgang unter Einhal-
tung der CO-Toleranzgrenze mit dem Kraftstoff HC-Kerosin moglich ist. Die Grenzwerte wurden
lediglich temporar wahrend des Umschaltens zu héheren Lasten Uberschritten. Abseits davon
konnten die CO-Grenzwerte nur zum Teil eingehalten werden, wenn die Dieselkraftstoffe
NExBTL-Diesel, EcoPar-Diesel oder Ultimate-Diesel eingesetzt wurden. Hierbei zeigte sich be-
sonders bei Ultimate-Diesel eine starke Deaktivierung der Hochtemperatur-Shift-Stufe, die durch
die Niedertemperatur-Shift-Stufe nicht vollstandig kompensiert werden konnte. Weitere Ergebnis-
se waren im Detail:

o Bei allen Diesel-Kraftstoffen ist es zwangslaufig notwendig, den HTS-Katalysator zu ver-
groBern. Damit kann die Degradation verlangsamt und der HT-PEFC-Grenzwert inner-
halb der APU-Profile eingehalten werden.

e Das Umschalten zu héheren Lasten ist kritisch beziiglich des CO-Schwellenwerts. Zu-
klinftig ist eine verbesserte Regelung notwendig, um den Grenzwert nicht zu Uberschrei-
ten.

e Es konnte eine Korrelation zwischen dem Niveau der CO-Konzentration beziehungsweise
der Degradationsrate des WGS-Katalysators und einem unvollstandigen Kraftstoffumsatz
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beobachtet werden. Abhangig von den untersuchten Kraftstoffen nimmt die Degradation
in der Reihenfolge zu: HC-Kerosin; NExBTL-Diesel/ EcoPar-Diesel; Ultimate-Diesel.

e Die fur Katalysator B identifizierte Reihenfolge der kritischen Kraftstoffe deckt sich nur
zum Teil mit den Erkenntnissen firr Katalysator A (siehe Kapitel 5.1).

e Es ist eine vollstindige Regeneration des WGS- und des ATR-Katalysators moglich.
Auch nach insgesamt knapp 500 Betriebsstunden mit 20 An-/ Abfahrzyklen, Konzentrati-
onen hoéherer Kohlenwasserstoffe von bis zu 3200 ppmv und Temperaturpeaks bis
763 °C konnte keine Alterung des WGS-Katalysators B beobachtet werden.

e Die optimale Eintrittstemperatur der HTS-Stufe liegt zwischen 370-375 °C, die der NTS-
Stufe zwischen 300-320 °C.

o Der ATR-Katalysator deaktiviert vornehmlich bei den aromatenhaltigen Kraftstoffen HC-
Kerosin und Ultimate-Diesel.

8.3 Betriebsstrategie furr das Brennstoffzellensystem

Die Erkenntnisse, Ergebnisse und erarbeiteten Teilkonzepte der Kapitel 5 bis 7 flossen zusam-
men und wurden in diesem Kapitel zu einer Gesamtstrategie abgeleitet. Trotz schonender An-/
Abfahrstrategien, einem im Vergleich zum urspriinglichen Katalysator A potentiell sehr stabilen
Katalysator B und einer effektiven Regenerationsmethodik zeigte sich kontinuierliche Katalysa-
tordeaktivierung im Wassergas-Shift-Reaktor. Ein Langzeitbetrieb, bei dem der CO-Grenzwert
der HT-PEFC standig eingehalten werden muss, scheint ohne Regeneration schwer realisierbar.
Das aktuelle Reaktordesign des Wassergas-Shift-Reaktors erlaubt aber, dass bei 50 % Teillast
die Grenzwerte der HT-PEFC bei HC-Kerosin fiir 72 h und bei NExBTL-Diesel fir 22 h eingehal-
ten werden. Ebenso sind flinfstiindige Tageslastprofile mit dem Kraftstoff HC-Kerosin realisierbar.
Bei schwerer zu reformierenden Dieselkraftstoffen sind diese Tageslastgange nicht durchfihrbar,
ohne die Toleranzgrenze der Brennstoffzelle zu Uberschreiten. Die Untersuchungen erlaubten
aber die Identifikation zwei zentraler Parameter, welche fir die Katalysatordeaktivierung im Was-
sergas-Shift-Reaktor verantwortlich sind: Die Raumgeschwindigkeit und der Kraftstoffumsatz. Die
Raumgeschwindigkeit der HTS-Stufe sollte mindestens halbiert werden, um die beobachtete De-
aktivierung zu verlangsamen. Der Kraftstoffumsatz kann durch héhere Betriebstemperaturen im
Reformer oder ein angepasstes Design verbessert werden. Das Ziel bei konstruktiven Anderun-
gen muss aber stets bleiben, dass der WGS-Reaktor fiir einen realistischen Tageslastgang eine
nahezu konstante Aktivitdt vorweisen kann. Da die beobachtete Deaktivierung allerdings voll-
standig reversibel ist und mit der erarbeiteten Methodik regeneriert werden kann, sollte eine
Uberdimensionierung aus 6konomischen Griinden auf jeden Fall vermieden werden.

Werden die Systemkomponenten Brennstoffzelle und Katalytbrenner mit in die Betriebsstrategie
einbezogen, so empfehlen sich folgende Betriebsweisen:

o Brennstoffzelle: Die Brennstoffzelle sollte fir das An-/ Abfahren vom restlichen System
entkoppelt werden. Die erarbeiteten Strategien bleiben unberiihrt und mussen nicht sepa-
rat angepasst werden. Um den Stack zu erwadrmen kann beispielsweise ein separater
Kuhlkreislauf genutzt werden. Zum Starten/ Abfahren der Brennstoffzelle sollte eine sepa-
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8 Ableitung der Betriebsstrategie

rate Methodik erarbeitet werden. Besonders fur die klassische Polymerelektrolyt-
Brennstoffzelle sind Strategien in der Literatur vorhanden. Eine Ubersicht (iber die De-
gradation von Hoch- und Niedertemperatur-Polymerelektrolyt-Brennstoffzellen wahrend
des An-/ Abfahrens und Betriebsstrategien sind im Anhang (Kapitel 15.6.2) zusammenge-
fasst. Die Brennstoffzelle kann an das Brenngaserzeugungssystem gekoppelt werden,
sobald die Reformatqualitat ausreichend ist. Beim Wechsel des Lastpunkts hin zu hohe-
ren Leistungen muss separat geprift werden, ob die Brennstoffzelle die temporar erhdhte
CO-Konzentration, wie von Bendzulla beschrieben [52], ohne nennenswerte Degradation
tolerieren kann. In den Arbeiten von Samsun et al. [67; 166] ist eine mdgliche Betriebs-
weise der Brennstoffzelle im System beschrieben.

Katalytbrenner: Der Katalytbrenner ist eine unkritische Komponente und kann problem-
los mit den neu erarbeiteten An-/ Abfahrstrategien synchronisiert werden. Nach dem
Zinden der Reaktionen im Reformer kann der Katalytbrenner schnell zur Wasserdampf-
produktion mit eingebunden werden. Im Betrieb mit Brennstoffzelle besteht das Ziel, die
oxidierbaren Komponenten im Anodenabgas stochiometrisch umzusetzen, um zum einen
lediglich CO, und H,O zu emittieren und zum anderen durch einen effektiven Warme-
tausch die Energieautarkie des Systems zu gewahrleisten. Wahrend des Abfahrens wird
der Katalytbrenner zunachst genutzt, um groRe Wasserdampfmengen als ,Warmepuffer*
bereitzustellen. Dies setzt aber voraus, dass zum einen die Wassermengen verfligbar
sind und zum anderen ausreichend Warme durch Verbrennung des Anodenrestgases
oder Reformats bereitgestellt werden kann. Weiterhin besteht die Moglichkeit der Ener-
gieriickgewinnung, nachdem die Reaktionen in den Reaktoren zum Erliegen gekommen
sind. Uberlegungen dazu werden unter anderem im folgenden Kapitel 9 prasentiert. Die
Versuche in dieser Arbeit konnten ebenfalls zeigen, dass der Betrieb des Katalytbrenners
im System mit unterschiedlichen Betriebsparametern ohne Katalysatordeaktivierung még-
lich ist.

Die notwendige Energiemenge zum Erhitzen der Reaktoren vor dem Start kann Uber einen Kero-
sin-/ Dieselbrenner mit nachgeschaltetem Warmetauscher bereitgestellt werden. Alternativ kann
bei einem elektrischen Aufheizkonzept die Energie einer Batterie als Hybridisierungselement
entnommen werden. Konzepte zum Aufheizen der Reaktoren sind in den Arbeiten [35; 62; 66;
167; 168] zu finden.

Die urspriingliche Aufgabenstellung dieser Dissertation, eine Betriebsstrategie fir ein Brenngas-
erzeugungssystem zu konzipieren, ist mit den Ergebnissen dieses Kapitels erfillt. Im nachsten
Kapitel folgt eine zuséatzliche Ergdnzung zu moglichen Verschaltungskonzepten wahrend des
Abfahrens des Systems.
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Die Ausfiihrungen im folgenden Kapitel sind als Erganzung zu der zuvor beschriebenen Betriebs-
strategie fUr das Brenngaserzeugungssystem zu verstehen und kniipften an diese an. Die pra-
sentierten Ansatze fur eine verbesserte Systemverschaltung basieren auf Modellrechnungen, die
mit dem in Kapitel 4.2.3 beschriebenen MATLAB/ Simulink© Modell erstellt wurden. Der Fokus
der Berechnungen lag darauf, das thermische Verhalten der Systemkomponenten wahrend des
Abfahrens zu beschreiben und zu verstehen. Die Berechnungen basierten auf den Reaktoren des
Package 2. Die untersuchten Betriebsparameter sind in Abbildung 9.1 dargestellt.

Wasser-

Spllmedium dampf

e

Kurze ey
Parameter/ Abl'zl‘:::i:lt:lrler: e
Verbesserung Luftstrang aufbereitung
Brennstofifzelle
-

Abbildung 9.1:  Modellparametervariationen fiir die Simulation des Abfahrvorgangs.

Simulation A

Als Ausgangspunkt wurden die Reaktortemperaturen bei Volllastbetrieb genutzt. Die Diskrepanz
zu den Reaktortemperaturen bei 50 % Last (neue Abfahrstrategie 2) beziehungsweise bei 37 %
(neue Abfahrstrategie 3) wurde hier vereinfachend vernachlassigt. Weitere Annahmen wurden
bereits in Kapitel 4.2.3 erwahnt. Als Spulmedien wurden zum einen Luft und Luft/ Wasserdampf,
zum anderen reiner Wasserdampf untersucht. Die Informationen dariiber, dass diese Medien
generell zum Spulen der Reaktoren in Frage kommen, konnten anhand der Literatur (Kapitel 3.3)
und der Ergebnisse aus Kapitel 6.2 erlangt werden. Neben dem Vergleich der drei Spllmedien
bezlglich der Abfahrdauer (Kapitel 9.1) wurden in einem nachsten Schritt zwei Verbesserungspo-
tentiale untersucht. Zum einen sollte untersucht werden, ob ein zusatzlicher Luftstrang die Dauer
zum Herunterkihlen der Reaktoren vermindern kann (Kapitel 9.2). Kurze Abfahrzeiten kénnten
insbesondere in Notfallsituation erforderlich sein, in denen die Reaktortemperaturen aufgrund von
Sicherheitsrisiken schnellstmoglich gesenkt werden missen. Ebenfalls sollten die Reaktoren
maglichst schnell heruntergekiihlt werden kénnen, wenn Wartungsarbeiten anstehen. Zum ande-
ren wurde die Energierickgewinnung wahrend des Abfahrens des Systems betrachtet (Kapitel
9.3), wie es bereits in Kapitel 8.3 angekundigt wurde. Aus den in Kapitel 8.3 genannten Griinden
wurde die Brennstoffzelle bei den Modellrechnungen nicht mit beriicksichtigt beziehungsweise
angenommen, dass diese wahrend des Abfahrvorgangs entkoppelt wurde. Die hier prasentierten
Ergebnisse zeigen lediglich einen Ausschnitt der intensiven Untersuchungen zum Abfahrvorgang
des Brennstoffzellensystems aus einer im Rahmen dieser Arbeit betreuten Bachelorarbeit [145].
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Fir weitere Modellrechnungen und eine detaillierte Diskussion der Ergebnisse wird der Leser auf
die zitierte Arbeit verwiesen.

9.1 Variation Splilmedium

Die drei potentiellen Spilmedien Luft, Luft/ Wasserdampf und Wasserdampf wurden beziiglich
der Abfahrdauer des Brenngaserzeugungssystems miteinander verglichen. Als Zielgrofte wurde
eine Reaktorwandtemperatur von 30 °C festgelegt. Wahrend des Abfahrens mit Luft wurde mit
einem Volumenstrom von 20000 Iy/h gespult. Die Eintrittstemperatur der Luft betrug entspre-
chend der Umgebungsbedingungen 20 °C. Abbildung 9.2 zeigt den Verlauf der Fluidtemperatu-
ren sowie der Wandtemperaturen im Reformer ATR 9.2.
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Abbildung 9.2:  Fluid- und Wandtemperaturen im autothermen Reformer wahrend des Abfahrvorgangs. Als
Spulmedium wurde Luft mit 20000 Iv/h gewahlt.

In den ersten 500 s befindet sich das System noch im stationdren Betrieb. Bereits hier liegt die
Wandtemperatur des POX-Bilanzraums (vergleiche Modell, Kapitel 4.2.3.1, Abbildung 4.10) circa
200 K unter der Fluidtemperatur (Punkt 1). Dies ist mit einem sehr guten Warmeibergang in der
ersten Umkehrung zu begriinden. Durch den kleinen Stromungsquerschnitt in der Umlenkung
und den daraus resultierenden hohen Strdmungsgeschwindigkeiten des Fluids ergeben sich ho-
he Warmeubergangskoeffizienten, die die Warmeabfuhr von der Wand an das Fluid erleichtern.
Dementsprechend liegt auch die Fluidtemperatur der ersten Umkehrung auf Héhe der POX
(grun) nur dicht unter der POX-Wandtemperatur (gelb gestrichelt). Ab Sekunde 500 wird das Sys-
tem direkt mit Luft gespult. Es ist zu erkennen, dass sich die Fluidtemperaturen in der Misch-
kammer (violett) und der POX (gelb) sehr schnell der Lufttemperatur von 293,15 K asymptotisch
annahern (Punkt 2). Demgegeniber steigen die Fluidtemperaturen in der ersten sowie der zwei-
ten Umkehrung deutlich an (Punkt 3). Die Temperaturspitzen treten wahrend des Abfahrens mit
Wasserdampf oder Luft/ Wasserdampf in abgeschwachter Form auf, wie in [145] beschrieben
und den Abbildungen im Anhang (Kapitel 15.7 in Abbildung 15.16 bis Abbildung 15.21) zu ent-
nehmen ist. Der Grund fur die Temperaturspitzen ist, dass kein Fluid mehr durch den Warmetau-
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scher stromt, da die Wasserzufuhr in dem Modell wahrend des Abfahrens mit Luft zu Beginn des
Vorgangs unterbunden wird. Demzufolge tritt in der zweiten Umkehrung kein Warmeaustausch
mehr auf. Dies ist in der Realitat nicht der Fall. Die neuen Abfahrstrategien beinhalten, dass zu-
nachst weiter Wasserdampf und Luft in das System strémen, nachdem die Kraftstoffzufuhr ge-
stoppt wurde. Auflerdem werden im realen Fall nach der Abfahrprozedur alle Disen mit N, ge-
spllt und erst wieder Luft zur Regeneration hinzugegeben, nachdem die Reaktoren auf circa
200 °C abgekihlt sind. Das Modell greift hier bereits auf die Absicht voraus, in Zukunft das Sys-
tem und die Dusen direkt mit Luft zu spulen. Dadurch soll die Stickstoffspiilung vermieden sowie
die Katalysatorregeneration direkt bei hoheren Temperaturen durchgefiihrt werden. Offen bleibt
jedoch, wie stark sich dabei die Oxidationsreaktionen der verbliebenen Oberflachenspezies aus-
bilden, die im Modell nicht implementiert wurden. Nach der Temperaturspitze sinken die Fluid-
und Wandtemperaturen kontinuierlich ab. Entsprechend der thermischen Masse sinken die
Wandtemperaturen langsamer ab als die Fluidtemperaturen. Die Referenztemperatur von
303,15 K wird nach 119 min erreicht. Kleinere Spriinge in den Temperaturverlaufen, wie sie in
Abbildung 9.2 bei Sekunde 1600 bei den Fluidtemperaturen der ersten und zweiten Umkehrung
zu erkennen sind, kénnen auf Ubergidnge zwischen den verschiedenen NuRelt-Zahl-
Korrelationen zurtickgefuhrt werden.

In Abbildung 9.3 ist der Temperaturverlauf im Wassergas-Shift-Reaktor dargestellt (vergleiche
Modell, Kapitel 4.2.3.2, Abbildung 4.12). Wie an der HTS-Fluidtemperatur zu erkennen ist, sinkt
diese zunachst wahrend des Abfahrens kurzzeitig, da die Reaktionen zum Erliegen kommen
(Punkt 1). Kurz darauf steigen die HTS- und NTS-Temperaturen zeitlich versetzt auf etwa 840 K
und 810 K an (Punkt 2). Dies ist als Konsequenz aus der zuvor diskutierten Temperaturspitze im
Reformer zu deuten.
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Abbildung 9.3:  Fluid- und Wandtemperaturen im Wassergas-Shift-Reaktor wahrend des Abfahrvorgangs. Als
Spulmedium wurde Luft mit 20000 In/h gewahlt.

Aufgrund der unterschiedlichen Massen sinkt die NTS-Reaktortemperatur langsamer ab als die

des HTS-Reaktors. Die Referenztemperatur von 303,15 K wird im Niedertemperatur-Shift-

Reaktor erst nach 193 min erreicht. Daraus ergibt sich die NTS-Stufe als kritischste Systemkom-
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9 Verbesserte Systemverschaltung

ponente bezlglich einer kurzen Abfahrzeit. In den folgenden Ausfiihrungen wird die Abfahrdauer
des NTS-Reaktors daher als Vergleichswert hinzugezogen.
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Abbildung 9.4:  Fluid- und Wandtemperaturen im Katalytbrenner wahrend des Abfahrvorgangs. Als Spllmedium
wurde Luft mit 20000 In/h gewahlt.

Abbildung 9.4 beschreibt den Temperaturverlauf des Katalytbrenners (vergleiche Modell, Kapitel
4.2.3.5, Abbildung 4.14). Auch hier fallen die Fluidtemperaturen im Monolithen und der Abgassei-
te zunachst ab, da die Warmeentwicklung durch die Verbrennungsreaktionen unterbrochen wird
(Punkt 1). Parallel dazu steigt die Wandtemperatur auf der Abgasseite schlagartig um circa 80 K
an. Der Grund dafir ist, dass kein Wasser mehr verdampft wird und nur noch freie Konvektion mit
stehender Luft stattfindet (Punkt 4). Analog zum Reformer und WGS-Reaktor ist auch hier in
Punkt 2 eine Temperaturspitze bis circa 800 K in der Fluidtemperatur des Monolithen zu erken-
nen. In Punkt 3 treffen Fluid- und Wandtemperaturen in einem Punkt zusammen. Hier beginnt
das eigentliche Auskuhlen des Reaktors, da ab diesem Zeitpunkt die Wandtemperaturen ober-
halb der Fluidtemperaturen liegen. Der Katalytbrenner erreicht die Referenztemperatur von 303 K
nach 159 min.

Zum Vergleich der potentiellen Abfahrmedien Luft, Luft/ Wasserdampf und Wasserdampf wurden
drei Abfahrvorgange berechnet. Diese wurden bezlglich der Dauer, die notwendig ist, um den
NTS-Reaktor auf 30 °C abzukiihlen, gegenlibergestellt. Die Ergebnisse sind in Tabelle 9-1 aufge-
listet. Ebenso kdénnen im Anhang (Kapitel 15.7 in Abbildung 15.16 bis Abbildung 15.21) die Tem-
peraturverlaufe nachvollzogen werden. In allen Fallen wurde der Warmetauscher vor der Brenn-
stoffzelle ,entkoppelt®. Dies bedeutet, dass das Spllmedium hier nicht mehr aktiv heruntergekiihlt
wurde. In Fall 1 wurde mit 20000 In/h Luft gesplilt. Wie zuvor bereits detailliert beschrieben, ergab
sich eine Abfahrdauer von 193 min fir den NTS-Reaktor. Wahrend des Luft/ Wasserdampf-
Abfahrvorgangs wurden die Reaktoren zunachst mit 10000 Iy/h Luft und 10000 g/h Wasserdampf
gekuhlt. Die Wasserzufuhr zum Katalytbrenner wurde gestoppt, nachdem die kritische Kondensa-
tionstemperatur von 120 °C (hier aus Sicherheit vor Kondensation so definiert) in einem Reaktor
erreicht wurde. Ab diesem Zeitpunkt wurde lediglich mit der Luftmenge weiter heruntergefahren.
Dadurch ergab sich eine langere Abfahrdauer von 251 min. Im dritten Fall wurde zunachst ledig-
lich mit 10000 g/h Wasserdampf heruntergefahren. Ab der Kondensationstemperatur wurde auf
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9.2 Verkirzte Abfahrdauer

20000 In/h Luft umgeschaltet. Mit 191 min ergab sich eine ahnliche Abfahrdauer wie in Fall 1. Die
Ergebnisse zeigen, dass besonders der Volumenstrom des Spulmediums nach Erreichen der
Kondensationstemperatur ausschlaggebend fiir die Dauer des Abfahrvorgangs ist. Das ist damit
zu begrunden, dass die Kondensationstemperatur bereits nach kurzer Zeit erreicht wird. In Fall 2
hatte die Abfahrzeit deutlich gesenkt werden kénnen, wenn mit 20000 Ix/h anstelle von 10000 Iy/h
Luft heruntergefahren worden ware. Es wird ebenso eindeutig, dass die Zugabe von Wasser-
dampf den Abfahrvorgang nicht signifikant beschleunigt. Aulerdem ist nach der Wasserdampf-
spllung zwangsweise Luft zu verwenden, um zum einen das System weiter aktiv herunterzukih-
len und zum anderen die notwendige Regenerationsprozedur durchzufiihren. Werden ebenfalls
die positiven Erfahrungen mit Luft als Abfahrmedium aus den Versuchen des Kapitels 6.2 mit
einbezogen, so ist reine Luft als Spililmedium in jedem Fall zu favorisieren.

Tabelle 9-1: Vergleich der Abfahrzeiten mit den drei Spilmedien Luft, Luft/ Wasserdampf und Wasserdampf.

Fall1 Fall 2 Fall 3
Spilmedium - Luft Luft/ Wasserdampf Wasserdampf
Volumenstrom Luft Inh 20000 10000 -
Massenstrom Wasser g/h - 10000 10000
Nachoknhscher Temperatur | ) Wasserstopp 20000 Iy/h Luft
(120 °C)
Warmedlbertrager - entkoppelt entkoppelt entkoppelt
Abfahrzeit NTS (30 °C) min 193 251 191

9.2 Verkiirzte Abfahrdauer

Bei bestimmten Gegebenheiten kann es erforderlich sein, das System schnellstmdglich herunter-
zufahren. Ein alternatives Systemdesign soll in diesem Kapitel untersucht werden, mit dem ein
schnelleres Abfahren méglich sein kénnte. Dazu soll ein zweiter Luftstrang, wie in Abbildung 9.5
dargestellt, implementiert werden. Da die Brennstoffzelle eine separate Abfahrprozedur bendétigt,
wird sie im Bypass betrieben. Ebenso wird die Luftzufuhr zum Warmetauscher vor der Brenn-
stoffzelle beendet.

Uber den zweiten Luftstrang (a) wird ein zuséatzlicher Volumenstrom (ber den internen Warme-
tauscher dem Reformer zugegeben. Wahrend des Abfahrens mit reiner Luft oder nach dem Er-
reichen der Kondensationstemperatur bei einem Luft/ Wasserdampf-Abfahrvorgang kann somit
wieder ein Warmeaustausch im Reformer stattfinden. Wie sich dies auf die Warmeverlaufe im
Reformer auswirkt, wurde anhand eines Beispielfalls berechnet. Dazu wurde das System in einer
ersten Rechnung mit 10000 In/h Luft und 500 g/h Wasserdampf heruntergefahren. Nach Errei-
chen der Kondensationstemperatur wurde die Wasserzufuhr unterbunden und ein zuséatzlicher
Volumenstrom von 10000 Iy/h Luft Gber den zweiten Luftstrang hinzugegeben. Zum Vergleich
wurde eine weitere Rechnung durchgefiihrt, bei der mit 20000 Iy/h Luft und 500 g/h Wasserdampf
heruntergefahren wurde. Auch hier wurde die Wasserzugabe bei der Kondensationstemperatur
gestoppt.
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Abbildung 9.5:  FlieRbild des Brennstoffzellensystems des IEK-3 mit den Verbesserungen (a) kurze Abfahrdauer
und (b) Energiertickgewinnung.

Die Ergebnisse der beiden Rechnungen sind anhand der Temperaturverlaufe im Reformer in
Abbildung 9.6 dargestellt.

1200 - — POX mit Luﬂsﬁran?t - --POX ohne Luﬂstran%

POX Wand mit Luftstrang POX Wand ohne Luftstrang
- — Austritt mit Luftstran% - -- Austritt ohne Luftstram%t

— Austritt Wand mit Luftstrang - -- Austritt Wand ohne Luftstrang

1000 -
¥
% 800 - ,’\\ Punkt 2
© /
600 - N
E \ Punkt 1

400} | \«k /

200

0 2000 4000 6000 8000 10000
Zeit/ s

Abbildung 9.6:  Verbesserung (a): kurze Abfahrdauer. Temperaturverlaufe im autothermen Reformer. Im Fall mit
zusatzlichem Luftstrang wurde zunéchst mit 10000 In/h Luft und 500 g/h Wasserdampf gesplilt.
Nach Ty,.;; wurden zusatzlich 10000 In/h Luft hinzugegeben. Im Fall ohne zusatzlichen Luftstrang

wurde von Anfang an mit 20000 Iy/h Luft und 500 g/h Wasserdampf gespiilt. Nach Tj,.;; wurde
die Wasserzufuhr gestoppt.

Zu Beginn des Abfahrvorgangs sinkt die Temperatur der POX wahrend des Betriebs ohne zwei-
ten Luftstrang aufgrund des initial hoéheren Luftvolumenstroms deutlich schneller ab. Wie zuvor
bereits beschrieben, bildet sich eine Temperaturspitze am Austritt des Reformers aus. Diese ist
beim Abfahren mit einem zweiten Luftstrang allerdings um circa 100 K vermindert (Punkt 2), da
es durch den zusatzlichen Luftvolumenstrom zum Warmeaustausch im Reformer kommt.
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9.3 Energieriickgewinnung

Dadurch steigt allerdings zeitweilig auch wieder die Temperatur in der Mischkammer sowie der
POX (violett) an. Obwohl die Temperaturspitze durch den zweiten Luftstrang limitiert wird, hat der
zusatzliche konstruktive Aufwand keinen positiven Effekt auf die Gesamtabfahrdauer des Sys-
tems. Zwar sinken die Temperaturen im Reformer in den ersten circa 4500 s wahrend des Abfah-
rens mit zweitem Luftstrang schneller ab, danach andert sich jedoch der Trend. Der negative
Einfluss des im Rohrwendelwarmeubertrager erhitzten Fluids Uberwiegt (Punkt 1). Um die Nie-
dertemperatur-Shift-Stufe auf 30 °C abzukihlen, werden mit einem zweiten Luftstrang 199 min
bendtigt, ohne zweiten Luftstrang nur 192 min (siehe Anhang, Kapitel 15.7, Abbildung 15.22).
Auch der Katalytbrenner benétigt langer zum Abkuhlen, wenn ein zweiter Luftstrang berucksich-
tigt wird (siehe Anhang, Kapitel 15.7, Abbildung 15.23). Daher bietet der zweite Luftstrang keine
Vorteile bezuglich eines schnelleren Abfahrverhaltens und bewirkt lediglich einen héheren kon-
struktiven Aufwand.

9.3 Energieriickgewinnung

In einem zweiten Verbesserungsschritt soll das Potential der Energieriickgewinnung durch Was-
serdampf- beziehungsweise Warmwasseraufbereitung untersucht werden. Wie Abbildung 9.5 zu
entnehmen ist, soll wahrend des Abfahrvorgangs und wahrend die Reaktoren auskihlen dauer-
haft Wasser in den Warmetauscher des Katalytbrenners gegeben und Nutzwasser produziert
werden (b). Dieses kann beispielsweise in Waschrdumen von Flugzeugen oder als Nutzwasser in
Lkw Verwendung finden. Um die Wasserautarkie des Brennstoffzellensystems aber nicht zu ver-
letzten, muss ein zweiter Kreislauf installiert werden, Gber den das aufzubereitende Wasser gelie-
fert wird. Um das Potential der Wasseraufbereitung abschatzen zu kénnen, wurden drei Beispiel-
falle berechnet, deren Ergebnisse in Tabelle 9-2 zu finden sind. Die Temperaturverlaufe kénnen
ebenfalls im Anhang (Kapitel 15.7, Abbildung 15.24) nachvollzogen werden. In allen drei Berech-
nungen wurde das System mit 10000 In/h Luft heruntergefahren. Zusatzlich wurden entweder nur
eine sehr geringe Menge an Wasser von 500 g/h oder gréflere Mengen von 5000 g/h und
10000 g/h verwendet. Auch hier wurde der Warmetauscher vor der Brennstoffzelle ,entkoppelt®.

Tabelle 9-2: Verbesserung (b) Energieriickgewinnung: Dauer moglicher Wasserdampf- und Warmwasser-
produktion bei 500, 5000 und 10000 g/h Wasser.

Fall1 Fall 2 Fall 3
Spulmedium - Luft Luft Luft
Volumenstrom Luft Inh 10000 10000 10000
Massenstrom Wasser g/h 500 5000 10000
Nach kritischer Temperatur | R R R
(120 °C)
Warmeilbertrager - entkoppelt entkoppelt entkoppelt
Wasserdampfproduktion .
T>120°C min 95 2 1
Warmwasserproduktion min 277 170 150
T>30°C
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9 Verbesserte Systemverschaltung

Die Ergebnisse zeigen, dass im ersten Fall fir 95 min 500 g/h Wasserdampf erzeugt werden
kann und anschlielend 277 min Warmwasser mit Temperaturen >30 °C. In den anderen beiden
Fallen sind die Zeitraume aufgrund der gréReren Wassermengen kirzer. Bei 5000 g/h Wasser
kann lediglich zwei Minuten Wasserdampf und 170 min Warmwasser produziert werden. Bemer-
kenswerterweise erlaubt eine Verdoppelung der Wassermenge auf 10000 g/h immerhin noch
eine Warmwasserproduktion fiir 150 min, welche nur knapp unter der von Fall 2 liegt. Die Ergeb-
nisse zeigen, dass es nicht moglich ist, Prozessdampf in signifikanten Mengen oder uber relevan-
te Zeitrdume zu produzieren, sich aber die Warmwasserproduktion anbietet. Allerdings muss der
nutzbaren thermischen Energie ebenfalls die elektrische Energie der Pumpen oder Geblase ge-
genlbergestellt werden, welche zur Férderung des Spilmediums bendtigt wird.

9.4 Diskussion der Ergebnisse

Die Simulationsrechnungen des vorausgegangenen Kapitels dienten dazu, das thermische Ver-
halten der Systemreaktoren wahrend des Abfahrvorgangs abzuschatzen und Verbesserungspo-
tentiale offenzulegen. Es ergaben sich folgende Erkenntnisse:

o Luftist als Abfahrmedium zu favorisieren:

o Die Abfahrdauer ist vergleichbar mit anderen Medien.

o Zur Katalysatorregeneration ist Luft zwangslaufig notwendig.
e Verbesserung (a) kurze Abfahrdauer (zweiter Luftstrang):

o Die Temperaturspitzen in den Reaktoren werden limitiert.

o Bei gleichen Volumenstréomen kann nicht schneller abgefahren werden (199 min
mit zweitem Luftstrang/ 192 min ohne zweiten Luftstrang).

o Ein zweiter Luftstrang bedeutet einen zusatzlichen konstruktiven Aufwand.
o Die Implementierung eines zweiten Luftstrangs ist nicht sinnvoll!
e Verbesserung (b) Energieriickgewinnung (Nutzwasseraufbereitung):
o Eine Warmwasserproduktion ist mdglich: 500 g/h fir 277 min; 5000 g/h fir
170 min; 10000 g/h fiir 150 min.
o Die Nutzwasserproduktion ist moglich und abhédngig der Anwendung sinn-
voll!

o Prozessdampf kann nur in unbedeutenden Mengen und Zeitraumen produziert
werden.

Allerdings muss eine schnelle Abfahrzeit nicht immer gefordert sein. Es ist auch denkbar, dass es
Vorteile bieten kann, wenn die Reaktoren mdglichst lange nahe der Betriebstemperatur verwei-
len, beispielsweise wenn nach dem Abfahren zeitnah wieder gestartet werden soll. Daher ist es
durchaus denkbar, die Reaktoren allein durch freie Konvektion mit der Umgebung auskiihlen zu
lassen beziehungsweise nur kurzweilig zur Regeneration zu spiilen. Dies wiirde besonders 6ko-
nomische Vorteile bedeuten, da keine Pumpen oder Kompressoren wahrend des Abfahrvorgangs
betrieben werden missten.
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9.4 Diskussion der Ergebnisse

Die Nutzwasseraufbereitung ist eine durchaus sinnvolle Méglichkeit, die Restwarme der Reakto-
ren energetisch zu nutzen. Hier sollte zukunftig noch untersucht werden, in welchem Umfang
Warmwasser produziert werden kann, wenn nur sehr niedrige Luftvolumenstréome von zum Bei-
spiel 80 In/h verwendet werden. Der Erfahrung nach sind diese Mengen ausreichend um die Ka-

talysatoren zu regenerieren.
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10 Zusammenfassung

Die vorliegende Arbeit thematisierte die Konzipierung einer Betriebsstrategie fir ein Brenngaser-
zeugungssystem zur Anwendung in einem Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-
Brennstoffzellensystem (high-temperature polymer electrolyte fuel cell, HT-PEFC). Dabei lag der
Fokus darauf, das System durch passende Parameterwahl und Verfahrensverbesserung unter
verschiedensten Bedingungen stabil betreiben zu kdnnen. Die kritischste Systemkomponente war
der Wassergas-Shift-Reaktor (WGS). In vergangenen sowie aktuellen Experimenten konnte beo-
bachtet werden, dass der Edelmetallkatalysator im Wassergas-Shift-Reaktor deaktivierte, wah-
rend die anderen Systemkomponenten, wie der autotherme Reformer (ATR) und der Katalyt-
brenner (catalytic burner, CAB), ihre Aktivitdt behielten. Dieses Phanomen bewirkte, dass der
Wassergas-Shift-Reaktor bei der Erarbeitung der Betriebsstrategie besondere Beachtung erfuhr.

Die methodische Vorgehensweise beinhaltete einen groften experimentellen Teil, der durch einen
kleineren Modellierungsteil erganzt wurde. Die Versuche wurden auf zwei Ebenen durchgefihrt,
namlich der Systemebene und der Katalysatorebene. Ergebnisse auf Systemebene sollten zu-
nachst dazu dienen, die Betriebscharakteristik des Wassergas-Shift-Reaktors unter realen Be-
dingungen zu verstehen und zu analysieren. Die Katalysatorexperimente bezweckten eine inten-
sive Untersuchung einzelner Betriebsparameter, um Uberlagernde Effekte zu vermeiden. Beide
experimentellen Teile lieferten Informationen, welche die Erarbeitung einer neuen Betriebsstrate-
gie auf Systemebene ermdglichten. Mit der dynamischen Systemmodellierung mit MATLAB/ Si-
mulink® wurde eine Erweiterung der Systemverschaltung wahrend des Abfahrvorgangs unter-
sucht.

In einer ersten experimentellen Phase auf Systemebene sollten kritische Betriebsparameter fur
den Wassergas-Shift-Reaktor identifiziert werden. Es zeigte sich eine kontinuierliche, zum Teil
irreversible Deaktivierung des urspriinglich eingesetzten Katalysators A, obwohl keine aulerge-
wohnlich kritischen Situationen auftraten. Der Aktivitatsverlust trat primér in der Hochtemperatur-
Shift-Stufe (HTS) auf. Die Vielzahl an potentiellen Einflussparametern erlaubte es aber nicht, den
konkreten Deaktivierungsgrund zu identifizieren. Als mdgliche kritische Parameter kristallisierten
sich allerdings eine hohe Raumgeschwindigkeit, ein unvollstandiger Kraftstoffumsatz und das
Betriebstemperaturniveau der HTS-Stufe heraus. Der Kraftstoffumsatz war unter stationaren Be-
dingungen nahezu vollstéandig, lediglich 21 ppmv héhere Kohlenwasserstoffe konnten maximal
gemessen werden. Gegensatzlich dazu wurden wahrend des An-/ und Abfahrens des Systems
deutlich hdhere Konzentrationen an Kohlenwasserstoffen von mehreren tausend ppmv Uber eini-
ge Minuten hinweg gemessen. Bezlglich der EinflussgroRe Temperatur zeigten sich Tempera-
turspitzen bis 800 °C als sehr kritisch und verursachten starke Deaktivierung. Abseits des Aktivi-
tatsverlusts konnte beobachtet werden, dass die reversible Deaktivierung des WGS-Katalysators
temporar regeneriert werden konnte, wenn der Reaktor mit Luft oder Luft/ Wasserdampf gespuilt
wurde.

Um ein tieferes Verstandnis fir die Griinde der Deaktivierung zu entwickeln, wurde Katalysator A,
zusammen mit einem alternativen Edelmetall-Wassergas-Shift-Katalysator B auf Katalysatorebe-
ne getestet. Katalysator A zeigte durchweg einen sehr instabilen Betrieb. Die Proben verloren
ihre Aktivitdt unter stationdren Bedingungen sowie noch deutlicher bei Abfahrtests. Auch hier
schienen die Bedingungen der Hochtemperatur-Shift-Stufe kritischer als die der Niedertempera-

179



10 Zusammenfassung

tur-Shift-Stufe (NTS). Interessanterweise konnte kein signifikanter Einfluss einer Menge an
=220 ppmv hoéheren Kohlenwasserstoffen, die einen unvollstandigen Kraftstoffumsatz simulierten,
gefunden werden. Demgegeniber zeigte Katalysator B in allen Versuchen bei stationdren und
transienten Bedingungen deutlich stabileres Verhalten bei zum Teil hdherer Aktivitat. Wahrend
der Abfahrversuche wurde Luft als effektivstes Spllmedium identifiziert, vermutlich durch einen
regenerierenden Effekt des Sauerstoffs. Aufgrund der sehr niedrigen Stabilitat von Katalysator A
wurde dieser als unbrauchbar fiir die Anwendung im Brenngaserzeugungssystem beurteilt. Dem-
nach wurde sich flr einen Wechsel zu Katalysator B entschieden. Wie die Ergebnisse der Kataly-
satoruntersuchung allerdings zeigten, erlitt auch Katalysator B eine gewisse Deaktivierung unter
HTS-Bedingungen. Daraufhin wurde die Raumgeschwindigkeit separat unter HTS-Bedingungen
variiert, da sich dieser Parameter bereits in den ersten Untersuchungen als potentiell kritisch her-
ausgestellt hatte. Es zeigte sich, dass bei einer erhohten Raumgeschwindigkeit nicht nur mit ei-
nem schlechteren CO-Umsatz zu rechnen war, sondern auch die Stabilitdt des Katalysators sank.
Diese Beobachtung deckt sich gut mit einigen Versuchsergebnissen aus der Literatur [88; 122].
Begriindet werden kann dieses Phanomen durch geschwindigkeitsbestimmende Teilschritte der
WGS-Oberflachenreaktion. Wie auch in der Literatur beschrieben (siehe Kapitel 3.2), kann es bei
kurzen Verweilzeiten dazu kommen, dass die aktiven Zentren mit Reformatkomponenten oder
Zwischenprodukten wie Karbonaten/ Formiaten belagert und Produkte nicht schnell genug
desorbiert/ abtransportiert werden kénnen. Dadurch stehen weniger aktive Zentren zur Reaktion
zur Verfiigung. Diese Argumentation kann gut mit der beobachteten, stetig sinkenden Katalysa-
toraktivitat abgeglichen werden. Nach einer anfanglich starkeren Deaktivierung ging diese im
Versuchsverlauf stets in eine ,Sattigung“ Gber. Dies konnte bedeuten, dass sich ein Gleichge-
wicht zwischen Adsorption von frischen Edukten und Desorption von Produkten einstellt.

Bezliglich eines unvollstandigen Kraftstoffumsatzes beeinflusste eine Menge an =220 ppmv ho-
heren Kohlenwasserstoffen den Katalysator B ebenso wenig, wie es bei Katalysator A der Fall
war. Daher wurde eine gesonderte Simulation von An-/ Abfahrvorgangen in Form von beschleu-
nigten Alterungsexperimenten mit deutlich erhéhten und zeitlich ausgedehnten Konzentrationen
von einigen tausend ppmv durchgefiihrt. Die Ergebnisse wiesen darauf hin, dass bei Katalysator
B vor allem bei Kohlenwasserstoffmischungen (C,-Cg, bis zu 30000 ppmv fir 30 min) verstarkt
mit Deaktivierung zu rechnen war. Abgeschwacht galt diese Tendenz auch fir Benzol (bis zu
16000 ppmv fir 30 min). Besonders problematisch sind diese Konzentrationen firr die Hochtem-
peratur-Shift-Stufe, da diese im System direkt hinter dem Reformer positioniert ist und folglich
dessen Reaktionsprodukte direkt in den HTS-Reaktor geleitet werden. Da mit entsprechend ho-
hen Mengen an hdheren Kohlenwasserstoffen lediglich wahrend des An-/ und Abfahrens des
Systems zu rechnen war, wurden in einem nachsten Schritt neue An-/ Abfahrstrategien erarbei-
tet. Zusammen mit dem Katalysatorwechsel und einer Methodik der Katalysatorregeneration
ergab sich die folgende Betriebsstrategie fiir das Brenngaserzeugungssystem:

1. Anfahren/ Abfahren: Zum Schutz des Wassergas-Shift-Katalysators mussten die Kon-
zentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe wahrend des An-/ Abfahrens des Systems mi-
nimiert werden. Als ZielgroRe dienten die 220 ppmv hdherer Kohlenwasserstoffe, welche
auf Katalysatorebene als unkritisch identifiziert worden waren (siehe oben). Die neue An-
fahrstrategie beinhaltete eine vollstdndige Vorwarmung der Eduktluft, um die Zindtempe-
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ratur am Reformerkatalysatoreintritt von circa 350 °C auf circa 400 °C zu erhéhen und
Vorreaktionen in der Mischkammer zu ermoglichen. Zudem wurde die Eduktzufuhrreihen-
folge geandert. Zunachst wurden Wasserdampf und Luft (n(O2)/ n(C)=0,47) hinzugege-
ben und anschlieBend Kraftstoff. Das System sollte mit 37 % Last gestartet werden. Die
neue Anfahrstrategie konnte mit vier Kerosin- und Dieselkraftstoffen validiert werden. Die
Konzentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe konnten mit der neuen Anfahrstrategie um
einen Faktor von maximal 10 gesenkt werden. Die niedrigste detektierte Konzentration
lag bei 479 ppmv und damit nahe an der Grenze der ,unkritischen” 220 ppmv. Als Ab-
fahrstrategie bot sich an, zunachst den Kraftstoff und nach circa 2 min die Luftzufuhr zu
unterbinden. AnschlieRend wurde die Wasserdampfzufuhr zuriickgefahren. Um unzulas-
sig hohe Temperaturspitzen im Reformer und Wassergas-Shift-Reaktor zu vermeiden,
wurde die Wasserdampfmenge, entsprechend einem molaren Verhéltnis von n(H2O)/
n(C)=4,7, erhodht. Es sollte von 50 % Systemlast abgefahren werden. Auch die Ab-
fahrstrategie konnte mit vier Kerosin- und Dieselkraftstoffen validiert werden und die Kon-
zentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe bis zu einem Faktor von 400 gesenkt werden.
Die niedrigste gemessene Konzentration lag bei 62 ppmv und innerhalb des ,unkriti-
schen“ Bereichs der 220 ppmv. Ebenfalls konnte die Peakdauer von 1-5 min auf 0,5-
2 min minimiert werden.

2. Katalysatorwechsel: Die System- und Katalysatorversuche mit dem urspriinglich ver-
wendeten Katalysator A zeigten unzureichende Stabilitdt unter beinahe allen untersuch-
ten Betriebsbedingungen (siehe oben). Die Anwendung von Katalysator A im Brenngas-
erzeugungssystem ist daher nicht sinnvoll. Als Ersatz dient Katalysator B, welcher sich
auf Katalysatorebene durch deutlich stabileres Verhalten auszeichnete.

3. Regeneration: Da auch Katalysator B nicht vollstdndig stabil operieren konnte (siehe
oben), wurden Konzepte zur Regeneration erarbeitet. Es zeigte sich, dass sowohl mit
Wasserdampf, als auch mit Luft regeneriert werden konnte. Allerdings waren bei Wasser-
dampf Temperaturen um circa 500 °C notwendig. Luft wurde bevorzugt, da ein Regenera-
tionseffekt bereits bei einem niedrigen Temperaturniveau von =200 °C, einer kurzen
Spuldauer von circa 5 Minuten und geringen Volumenstrémen um circa 80 In/h erkennbar
war. Durch Sauerstoffzugabe wurden verbliebene Komponenten auf der Oberflache des
Wassergas-Shift-Katalysators oxidiert und der Katalysator regeneriert. Beim Betrieb mit
taglichem An-/ Abfahrzyklus bietet sich eine separate Regeneration nach dem Abfahren
des Systems an. Da reversible Degradation nur temporar regeneriert werden konnte und
der Katalysator im folgenden Betrieb stets wieder instantan alterte, muss die Regenerati-
on fester Bestandteil der Strategie bei jedem Abfahrprozess sein. Die dauerhafte Zugabe
von Sauerstoff zum Reformatgemisch zur permanenten Regeneration flihrte zu keinem
positiven Ergebnis. Der Sauerstoff bewirkte keinen stabilisierenden Effekt und oxidierte
zusatzlich einen Teil des Wasserstoffs, wodurch der Gesamtwirkungsgrad des Brenn-
stoffzellensystems sank. Diese Betriebsfiihrung wurde daher nicht in die Betriebsstrategie
implementiert.

Die Anwendung der neuen Betriebsstrategie auf Systemebene konnte die Katalysatordeaktivie-
rung allerdings nicht vollstdndig eliminieren. Auch bei Katalysator B sank die Aktivitat tber die
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Versuchsverlaufe deutlich ab. Allerdings konnten aus den ersten Langzeitversuchen mit der neu-
en Betriebsstrategie die Griinde fir die Katalysatordeaktivierung offengelegt werden:

I. Raumgeschwindigkeit: Héhere Systemlasten und damit héhere Raumgeschwindigkei-
ten verursachten beschleunigte Alterung. Begriindet werden kann dies durch die Blocka-
de aktiver Katalysatorzentren mit Reformatkomponenten oder Reaktionszwischenproduk-
ten bei geringen Verweilzeiten (siehe oben). Da die Hochtemperatur-Shift-Stufe bei deut-
lich héheren Raumgeschwindigkeiten betrieben wurde als die Niedertemperatur-Shift-
Stufe, ist es schllissig, dass hier die Deaktivierung stets auftrat. Bei 50 % Teillast ermdg-
licht das aktuelle Design des Wassergas-Shift-Reaktors, dass die CO-Grenzwerte der
HT-PEFC bei dem Kraftstoff HC-Kerosin fur mindestens 4300 min eingehalten werden.
Mit dem Kraftstoff NExBTL-Diesel wurden die Grenzwerte nach 1350 min Uberschritten.
Die Raumgeschwindigkeiten bei 50 % Last entsprechen 45000 1/h in der HTS-Stufe und
22500 1/h in der NTS-Stufe. Bei 80 % Last (HTS: 72000 1/h, NTS: 36000 1/h) konnte der
CO-Grenzwert mit dem Kraftstoff HC-Kerosin fiir lediglich 70 min eingehalten werden.
Der eingeschrankte Dauerbetrieb unter Teillast und der kaum realisierbare Betrieb nahe
der Nennlast machen eine Designanderung der Hochtemperatur-Stufe notwendig. Fir ei-
nen langerfristigen Betrieb sollte die Hochtemperatur-Shift-Stufe den Ergebnissen nach
mindestens verdoppelt werden, um die Deaktivierungsrate zu mindern. Der CO-
Grenzwert der HT-PEFC muss so lange unterschritten bleiben, bis das System abgefah-
ren und der Katalysator regeneriert wird.

II. Kraftstoffumsatz: Im Vergleich zu HC-Kerosin mit nahezu vollstandigem Umsatz konnte
bei den Dieselkraftstoffen mit deutlich unvollstindigem Umsatz beschleunigte Deaktivie-
rung sowie generell hdhere CO-Konzentrationen hinter den Wassergas-Shift-Stufen beo-
bachtet werden. Dies zeigte deutlich, dass Nebenreaktionen aktive Zentren auf der WGS-
Katalysatoroberflache beanspruchen und zur Deaktivierung fiihren. Die gemessenen
Konzentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe lagen aber nahe dem Bereich, der auf Kata-
lysatorebene als ,unkritisch® definiert worden war (=220 ppmv). Daher scheinen Kraft-
stoffbestandteile, die mit der Analytik nicht gemessen wurden, ausschlaggebend fiir die
Katalysatordeaktivierung im WGS-Reaktor zu sein.

Das Temperaturniveau der HTS-Stufe konnte demgegeniber als eher unkritisch bewertet wer-
den. Eintrittstemperaturen zwischen 340-400 °C zeigten keinen deutlichen Unterschied bezlglich
der Katalysatorstabilitat.

Obwohl ein Dauerbetrieb bei konstanter WGS-Katalysatoraktivitat nicht moglich war, konnte die
Betriebsstrategie fur realistische Tageslastprofile mit dem Kraftstoff HC-Kerosin validiert werden.
Uber den fiinfstiindigen Betriebsverlauf konnte der CO-Grenzwert hinter dem Niedertemperatur-
Shift-Reaktor mit kurzzeitigen Ausnahmen wahrend des Umschaltens zwischen den Lastpunkten
stets unter einem Grenzwert von 1,2 Vol.-% (trocken) gehalten werden. Als optimal dafiir stellten
sich HTS-Eintrittstemperaturen zwischen 370-375 °C und NTS-Eintrittstemperaturen von 300-
320 °C heraus. Bei den anderen untersuchten Dieselkraftstoffen NExBTL-Diesel, EcoPar-Diesel
und Ultimate-Diesel konnte der Toleranzbereich der HT-PEFC nur zum Teil eingehalten werden.
Hier konnte die starke Deaktivierung der HTS-Stufe nicht durch die NTS-Stufe kompensiert wer-
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9.4 Diskussion der Ergebnisse

den. Bei NExBTL-Diesel und EcoPar-Diesel war die Degradationsrate vergleichbar, bei Ultimate-
Diesel trat sie starker ausgepragt auf. Demnach ist eine Designanderung der HTS-Stufe bezlg-
lich der Raumgeschwindigkeit zukiinftig zwangslaufig notwendig. Die Regeneration nach dem
Abfahrvorgang konnte die Aktivitat des Wassergas-Shift-Katalysators aber stets vollstéandig wie-
derherstellen. Das heil3t, es trat stets reversible Degradation auf. Selbst nach circa 500 h Betrieb
mit 20 An-/ Abfahrzyklen, Konzentrationen hoherer Kohlenwasserstoffe bis zu 3200 ppmv und
zahlreichen Temperaturspitzen bis zu 763 °C zeigte Katalysator B keinen Ansatz von irreversibler
Deaktivierung. Wie weitere Versuchsergebnisse zeigten, ist bei Katalysator B aber mit starker
Deaktivierung bei Temperaturspitzen um 1070 °C zu rechnen.

Die Integration der Systemkomponenten Brennstoffzelle und Katalytbrenner in die neu erarbeitete
Betriebsstrategie ist unproblematisch. Die Brennstoffzelle sollte bei An-/ Abfahrvorgangen ent-
koppelt und mit einer separaten Strategie gestartet/ heruntergefahren werden. Sobald die Refor-
matqualitat ausreichend ist, kann die Brennstoffzelle zur Stromproduktion gekoppelt werden.
Waéhrend des An-/ und Abfahrens ist die Hauptaufgabe des Katalytbrenners Wasserdampf in
ausreichender Menge bereitzustellen. Daneben besteht ebenso die Moglichkeit der Energieriick-
gewinnung wahrend des Abfahrvorgangs. Die Simulationsrechnungen konnten zeigen, dass der
Katalytbrenner bis zu 10 kg/h Warmwasser fir 150 min bereitstellen kann. Das Warmwasser
kann entsprechend der APU-Anwendung weiter genutzt werden. Im Flugzeug kénnte damit bei-
spielsweise das Warmwasser in den Waschraumen bereitgestellt werden. Weitere Simulations-
rechnungen konnten Luft als zu favorisierendes Abfahrmedium bestatigen, auch im Zusammen-
hang mit einer moglichst kurzen Abfahrdauer, falls diese von der Anwendung her gefordert sein
sollte.

Die neu konzipierte Betriebsstrategie berlicksichtigt die kritischen Zustéande wahrend des An-/
Abfahrens und des stationaren Betriebs unter verschiedenen Lastpunkten. Dadurch kann der
Betrieb stabilisiert werden und es ist mdglich, APU-Tageslastprofile innerhalb der HT-PEFC-
Grenzwerte mit dem Kraftstoff HC-Kerosin zu fahren. Die Hauptergebnisse dieser Arbeit sind:

1. Der kritische Einfluss eines unvollstandigen Kraftstoffumsatzes auf den Wassergas-Shift-
Katalysator konnte durch neue An-/ Abfahrstrategien minimiert werden. Neue Anfahrstra-
tegien ermdglichten um bis zu dem Faktor 10 gesenkte Konzentrationen an héheren Koh-
lenwasserstoffen. Die Abfahrstrategien erméglichten eine Reduzierung der Konzentrati-
onen bis zu dem Faktor 400.

2. Dem urspriinglich im System verwendeten Wassergas-Shift-Katalysator A wurde durch
selektive experimentelle Untersuchung die Funktionsfahigkeit unter den Bedingungen des
Brenngaserzeugungssystems abgesprochen. Ein deutlich stabilerer Katalysator B wird
fortan im System verwendet. Die empfohlene Anpassung der Raumgeschwindigkeit wird
die Katalysatordeaktivierung verlangsamen und den Betriebsbereich des Brenngaserzeu-
gungssystems in einer APU-Anwendung auch fir andere Kraftstoffe neben HC-Kerosin
erweitern.

3. Die vollstdndige Regeneration des Wassergas-Shift-Katalysators konnte stets nach dem
Herunterfahren des Systems erreicht werden. Die reversible Alterung lief3 sich durch circa
funfminutiges Spulen mit 80 Iy/h Luft bei =200 °C regenerieren.
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11 Nomenklatur

11.1 Griechische Buchstaben

Zeichen Einheit Bedeutung
a W/(m2K) Warmetibergangskoeffizient
B 1/K isobarer kubischer Ausdehnungskoeffizient
y - Intermittenzfaktor
A - Differenz
£ - Nutzungsgrad
n kg/(ms) dynamische Viskositat
A W/(mK) Warmeleitfahigkeit
A - stéchiometrischer Koeffizient
u - Erwartungswert
& - Reibungsbeiwert
p kg/m? Dichte
Y - Zufallszahl
o N/m? Oberflachenspannung
v m?/s kinematische Viskositat

stochiometrischer Koeffizient

185



11 Nomenklatur

11.2 Lateinische Buchstaben

186

Zeichen Einheit Bedeutung
a m?/s Temperaturleitfahigkeit
- Messwertbereich
A m? Flache/ Querschnittsflache
b - Ordinatenabschnitt
Cp JI(kgK); spezifische Warmekapazitat bei konstantem
J/(molK) Druck
C JIK Warmekapazitat
c %; ppmv Konzentration
cv - Kovarianz
d mm Durchmesser
f - Umsatzfaktor
F - enhancement factor- Verstarkungsfaktor
g m/s? Erdbeschleunigung (g=9,81 m/s?)
h kJ/kg spezifische Enthalpie
H J Enthalpie
H w Enthalpiestrom
i Alcm? Stromdichte
k W/(m2K) Warmedurchgangskoeffizient
k - Variable k
l mm Lange
m kg Masse
m - Steigung Geradengleichung
m - Variable m
m kgls Massenstrom
M kg/(m?3s) Massenstromdichte (Massenstrom, bezogen
auf Querschnittsflache)
n mol Stoffmenge/ Molanzahl
n - Variable n
n mol/s Molenstrom
p bar Druck
q - Variable g (Summe berechneter Datenpunkte)
q W/m?2 Warmestromdichte (Warmestrom, bezogen
auf Warmeaustauschflache)
0 w Warmestrom
r mm Radius




11 Nomenklatur

T <N SN © 3 &

8

mol/(m3s)

m?3/s

m/s

Reaktionsgeschwindigkeit

Standardabweichung

suppression factor- Abschwachungsfaktor

Zeit

Temperatur

Spannung

Varianz

Volumen
Volumenstrom
Geschwindigkeit
Stréomungsdampfgehalt
Mittelwert von Komponente x
Umsatz
Martinelli-Parameter
Variable x

Variable y
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11 Nomenklatur

11.3 Akronyme

Zeichen Bedeutung
APU auxiliary power unit- Hilfsstromaggregat
ATR autothermal reformer/ autothermal reforming- autothermer Re-
former/ autotherme Reformierung
BtL Biomass-to-Liquid
BPP Bipolarplatte
CAB catalytic burner- Katalytbrenner
CPOX catalytic partial oxidation- katalytisch partielle Oxidation
DME Dimethylether
DMFC direct methanol fuel cell- Direktmethanol-Brennstoffzelle
FTIR Fourier-Transformations-Infrarotspektroskopie/ Fourier-
Transformations-Infrarotspektrometer
GC Gaschromatographie/ Gaschromatograph
GDL gas diffusion layer- Gasdiffusionsschicht
GHSV gas hourly space velocity- Raumgeschwindigkeit
GtL Gas-to-Liquid
HSR heated steam reforming- beheizte Dampfreformierung
HT Hochtemperatur-
HT-PEFC high-temperature polymer electrolyte fuel cell- Hochtemperatur-
Polymerelektrolyt-Brennstoffzelle
HTS Hochtemperatur-Shift-
ICSTR ideal continuous stirred tank reactor- ideal durchmischter, konti-
nuierlich betriebener Rihrkesselreaktor
IEK Institut flr Energie- und Klimaforschung
IPFR ideal plug flow reactor- idealer Strémungsrohrreaktor
ISTR ideal stirred tank reactor- ideal durchmischter, absatzweise be-
triebener Ruhrkesselreaktor
KTR Katalysator-Testreaktor
KW Kohlenwasserstoffe
LPG liquified petroleum gas- Flussiggas
MCFC molten carbonate fuel cell- Schmelzkarbonat-Brennstoffzelle
MEA membrane electrode assembly- Membran-Elektroden-Einheit
MS Massenspektrometrie/ Massenspektrometer
MX mixture- Mischung
NT Niedertemperatur-
NTS Niedertemperatur-Shift-
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11 Nomenklatur

ocv
OWGS

PAFC
PBI
PEFC
POX
PROX
PSA
PTFE
SD
SMET
SOFC
SuU
TC
TPOX
TSA
WGS
XtL

open circuit voltage- offene Klemmspannung

oxygen-enhanced water-gas shift reaction- sauerstoff-
verbesserte Wassergas-Shift-Reaktion

phosphoric acid fuel cell- Phosphorsaure Brennstoffzelle
Polybenzimidazol

polymer electrolyte fuel cell- Polymereletrolyt-Brennstoffzelle
partial oxidation- partielle Oxidation

preferential oxidation- praferenzielle Oxidation

pressure swing adsorption- Druckwechseladsorption
Polytetrafluorethylen

Shutdown- Abfahrversuch

selective methanation- selektive Methanisierung

solid oxide fuel cell- Oxidkeramische Brennstoffzelle
Startup- Anfahrversuch

Thermocouple- Thermoelement

thermal partial oxidation- thermisch partielle Oxidation
temperature swing adsorption- Temperaturwechseladsorption
Wassergas-Shift-

X-to-Liquid
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11 Nomenklatur

11.4 Indizes
Zeichen Bedeutung
1;2;3;4... Zustand 1; 2; 3; 4.../ Komponente 1; 2; 3; 4...
x° Komponente x im Standardzustand
x' Komponente x im Zustand siedender Flissigkeit
x" Komponente x im Zustand gesattigten Dampfes
a aulBen
aus ausstromend
Anode
Blasensieden
c charakteristisch
CAB Catalytic Burner- Katalytbrenner
co Kohlenstoffmonoxid
ein einstromend
el elektrisch
fl flissig
F Fluid/ Férdermedium
g gasférmig
Gegen Gegenstrom
Gleich Gleichstrom
h hydraulisch
HTS Hochtemperatur-Shift-Reaktor
H, Wasserstoff
H,0 Wasser
i Komponente i
i innen
j Zahlvariable
K Konvektion
K Kathode
krit kritisch
Kraftstoff Kraftstoff
lam laminar
log logarithmisch
Luft Luft
m Variable m
m mittlere
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11 Nomenklatur

Mon
MK

NTS
N,

Ring
Rohr
sat
tr
TP
turb
Um
tber
Ubergang
w

X

y

Monolith
Mischkammer

Variable n

Normbedingungen (101,325 kPa; 0°C)

Niedertemperatur-Shift-Reaktor
Stickstoff

Reaktion

Ringspalt

Rohr

gesattigt

trocken

two-phases- Zwei-Phasen
turbulent

Umlenkung
Ubertemperatur/ -druck
Ubergangsbereich

Wand

Variable x

Variable y

191



11 Nomenklatur

11.5 Dimensionslose Kennzahlen

Kennzahl Gleichung
Grashof-Zahl oro 9Bl (Tw—Tp)
UZ
Ayt L
NuRelt-Zahl Nu,, = n;F c
Prandtl-Zahl pr=C_P V%
a Ap

Reynolds-Zahl
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15 Anhang
15.1 Erganzende Informationen zu Kapitel 3
15.1.1 Komponentenentwicklung am IEK-3

Wassergas-Shift-Reaktor

Erste experimentelle Untersuchungen bezuglich des Wassergas-Shift-Reaktors wurden in [161]
durchgefuhrt. Dabei lag der Fokus auf der Untersuchung verschiedener, kommerzieller monolithi-
scher WGS-Katalysatoren, welche im Vergleich untereinander unterschiedlich hohe CO-Umsatze
zeigten. Weiterhin wurde der Effekt von Kohlenwasserstoffen aus einer unvollstandigen Kraftstof-
fumsetzung im Reformer im Hinblick auf eine mogliche Katalysatordeaktivierung untersucht. Der
unvollstandige Umsatz konnte als geloster Kohlenstoff im Kondensat des nicht umgesetzten
Wassers nachgewiesen werden. Es zeigte sich jedoch in einem 90 h Versuch, dass der unter-
suchte Katalysator einen konstanten CO-Umsatz behielt und keine Anzeichen von Deaktivierung
aufwies. Der Versuch wurde in einer Reaktionsatmosphére bestehend aus 8,6 Vol.-% CO,
22,7 Vol.-% H,0 (inklusive 21 mg/l Kohlenstoff), 28,5 Vol.-% Hj, 9,5 Vol.-% CO,, 30,1 Vol.-% N,
und 0,2 Vol.-% CH4 bei einer Raumgeschwindigkeit von 11600 1/h, einem molaren O,/C-
Verhaltnis von 0,45 und einem molaren H,O/C-Verhaltnis von 1,9 durchgefiihrt. Das Ergebnis
bedeutet aber nicht, dass generell keine Deaktivierung des Katalysators durch den im Kondensat
gelosten Kohlenstoff zu erwarten ist, da die Ergebnisse aus [161] nur fir einen speziellen Fall
zutreffen und andere Ergebnisse bei veranderten Betriebsparametern moglich sind.

Ergebnisse aus anderen Experimenten mit dem Reaktor WGS 2 [29; 63; 169] deuteten darauf
hin, dass sich eine isotherme Betriebsweise des Wassergas-Shift-Reaktors anbietet, bei der sich
nur ein geringer axialer Temperaturgradient durch aktives Kihlen ausbildet. Dadurch kann die
Reaktion kontrolliert bei einer optimalen Betriebstemperatur ablaufen, wodurch héhere CO-
Umsétze im Vergleich zur adiabaten Betriebsweise moglich sind. Die Idee der isothermen Be-
triebsweise wurde aber aufgrund des hohen Aufwands fiir die Kiihlung bei nur mafiger Verbes-
serung des Prozesses verworfen.

Der WGS-Reaktor der dritten Generation in der 5 kWg-Leistungsklasse wurde in [61] zum ersten
Mal untersucht. In den Experimenten sank der CO-Umsatz mit sinkenden Eintrittstemperaturen in
die HTS- und NTS-Stufe beziehungsweise mit steigender eingespritzter Wassermenge. Bei einer
Wassermenge, die zu einer NTS-Eintrittstemperatur von 250 °C fuhrte, wurde der Effekt beson-
ders deutlich. Allerdings wurde in dieser Arbeit auch bestatigt, dass sich ein héherer Wasser-
dampfpartialdruck in der Gasphase bis zu einer gewissen Raumgeschwindigkeit positiv auf den
CO-Umsatz auswirkte. Dies konnte den negativen Effekt einer geringeren Reaktoreintrittstempe-
ratur auf die Reaktionskinetik beim NTS in einem gewissen Temperaturbereich (hier: 283-310 °C)
zum Teil kompensieren [61; 169]. Umfangreiche Untersuchungen zum WGS 3 wurden in [35] und
[70] durchgefiihrt. Das Ziel der Experimente war es herauszufinden, in welchem Umfang Parame-
tervariationen moglich waren, ohne den vorgeschriebenen Austrittsgehalt von 1 Vol.-% CO im
feuchten Reformat hinter dem NTS-Reaktor nicht zu iberschreiten. Die Untersuchungen zeigten,
dass der Reaktor Uber einen weiten Parameterbereich betrieben werden konnte, ohne den CO-
Grenzwert zu Uberschreiten. Variiert wurden die Eintrittstemperatur der HTS-Stufe in einem Be-
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reich von circa 35 K (365-400 °C) und die eingespritzte Wassermenge in einem Bereich von circa
200 g/h (540-750 g/h beziehungsweise 750-940 g/h). AulRerdem wurde zwischen den Kraftstoffen
GtL-Kerosin bei Teillast und HC-Kerosin bei Volllast unterschieden. Die besten Ergebnisse wur-
den bei hohen Eintrittstemperaturen und niedrigen Wassermengen erreicht, da hierbei die Reak-
tionskinetik beglinstigt wurde. Schlechtere Ergebnisse wurden bei niedrigeren Eintrittstemperatu-
ren und héheren eingespritzten Wassermengen beobachtet. Es zeigte sich zudem deutlich, dass
sich eine Abweichung der Temperatur nach unten wesentlich starker auf den CO-Gehalt auswirk-
te, als eine Abweichung zu héheren Temperaturen [35]. Die unterschiedlichen Kraftstoffe und
Lastpunkte hatten keinen grofRen Einfluss auf den CO-Gehalt am Austritt der NTS-Stufe [70].
Allerdings wurden bei diesen Experimenten die einzelnen Betriebspunkte nur kurz, fir jeweils
circa 1 h, angefahren und somit konnte keine Prognose Uber eine Langzeitstabilitdt des Reaktors
unter den verschiedenen Betriebsbedingungen getroffen werden.

Der WGS-Reaktor der Generation 4 wurde fiir eine elektrische Leistungsklasse von 10 kW aus-
gelegt. Wie bereits bei dem Vorganger wurde auch hier auf die Aufteilung des Reaktors in Hoch-
und Niedertemperatur-Stufe zuriickgegriffen. AuRerdem wurde fir den WGS 4 in der Verdamp-
fungszone der Niedertemperatur-Stufe ein Leitblech installiert, wodurch ein Tropfenschlag und
Kondensation von Wasserdampf an der Reaktorwand vermieden werden konnte. Zudem fuhrt
das Leitblech zu einer homogenen Vermischung aus Reformat und Wasserdampf, wie in CFD-
Simulationen gezeigt werden konnte [12]. Wie in [12] beschrieben, war es mdglich, den Wasser-
gas-Shift-Reaktor 4 mit dem autothermen Reformer 9.2 zu kombinieren und mit GtL-Kerosin fiir
90 h zu betreiben, ohne dabei eine Deaktivierung des WGS-Katalysators festzustellen.

Abbildung 15.1: Wassergas-Shift-Reaktoren der Generationen 3, 4 und 5 (v.l.n.r.) des IEK-3.

Der WGS 5 ist ein hochskalierter WGS 4 in der elektrischen Leistungsklasse von 50 kW. Diese
Leistungsklasse entspricht dem dazu entwickelten autothermen Reformer 10 (siehe unten). Im
Vergleich zu dem Vorganger sind beim WGS 5 die Hoch- und Niedertemperatur-Shift-Stufe axial
hintereinander angeordnet, um den Druckverlust und den Materialverbrauch zu senken. Zusatz-
lich dazu wurde beim WGS 5 die Verdampferkammer in der NTS-Stufe neu konstruiert, wodurch
eine gleichmaRige Wasserverdampfung und Vermischung des Gasstroms realisiert wurde. Be-
triebsparameter, wie die Temperaturniveaus in den Stufen und die Raumgeschwindigkeiten, sind
analog zu denen des Vorgangers [12]. Die Entwicklung des WGS 6 zielte auf eine kompakte
Bauweise ab, bei der HTS- und NTS-Katalysator konzentrisch umeinander angeordnet sind.
Durch diese Bauweise konnte der Druckverlust deutlich verringert werden.
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Autothermer Reformer

Beim autothermen Reformer wurde eine Vielzahl von verschiedenen Typen entwickelt. Eine
Ubersicht (iber die aktuellen Reformer des IEK-3 gibt Tabelle 15-1.

Tabelle 15-1:  Autotherme Reformer-Generationen des IEK-3.
Autotherme Reformer-Generationen
Elektrische
Reaktor | Leistungs- Charakteristik Quellen
klasse / kW
1,2,3 0,5-3 e  Testrefromer fiir Katalysatorselektion [170; 171]
4 3 e Kein interner Warmetauscher [28; 170; 171]
5 3 e Interner Warmetauscher [28; 170-174]
5b 5 e Leistungssteigerung [28; 37; 172]
5c 5 e Kombination ATR + CAB
6 5 e  SOFC-Reformer ohne Warmetauscher [170; 175]
7 5 e  Ultimate-Diesel + Jet A1 500 h Betrieb ohne Alterung, [28; 37; 45; 170;
aber hoher Druckverlust 172; 173]
8 5 e Ultimate-Diesel: 1000 h Betrieb [28; 35; 37; 44; 45;
«  Jet A1: 2000 h Betrieb 70;170; 173]
9.1 7 e Package 1 [12; 13; 35; 44]
e  Erweiterung ATR 7 und 8
AH1 7 e  Externe Fertigung von ATR 9.1 [35; 44]
9.2 10 e  GtL-Kerosin: 5000 h Betrieb [12; 44; 58]
e BtL-Diesel: 5000 h Betrieb
e Package 2
10 50 o  Gefertigt, aber noch nicht getestet [11; 12; 44]
11 10 e Analog zu ATR 12 und AH3 [11]
e mit vielen Pressteilen von ATR AH2
AH2 10 e Pressteile [44; 163]
e zwei Diusen fir Wasser und Kraftstoff
e Externe Fertigung
12 10 e Analog ATR AH3 (111
e Unterschied: Dreh- und wenige Pressteile und kein
Rohrwendelwarmetauscher mehr
AH3 10 e Pressteile
e Externe Fertigung von ATR 12
13 5 e Projekt FCGEN [44]

Der ATR 5 war der erste Reformer mit integrietem Warmeubertrager. Damit konnte die Leis-
tungsdichte des Gesamtsystems gesteigert werden [171; 174]. Bei der Weiterentwicklung wurde
der Fokus darauf gelegt, Kohlenstoffablagerungen in der Mischkammer zu vermeiden, um einen
Langzeitbetrieb mit verschiedenen Kraftstoffen zu ermdglichen. So konnten durch die Neukon-

struktionen der Mischkammern bei den Reformern ATR 7 und ATR 8 Diesel und Kerosin Uber
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einen Zeitraum von 2000 h bei hohem Umsatz reformiert werden [12; 28; 45; 170; 173]. Der kon-
struktive Aufbau des ATR 8 bildete auch die Grundlage fir die darauffolgenden Reaktorgenerati-
onen. Die ATR-Reaktoren der Generation 9 verfligen Uber hohere Leistungsklassen von 7 kWq
(ATR 9.1) beziehungsweise 10 kW (ATR 9.2). Problematisch stellten sich bei dem ATR 9.1 die
niedrigen Temperaturen am unteren Ende der Mischkammer dar, die bei Kraftstoffen mit hohem
Siedebereich dazu gefiihrt haben kénnen, dass der Kraftstoff nicht vollstandig verdampfte. Das
Problem wurde beim ATR 9.2 dadurch gel6st, dass durch eine innovative Konstruktion bei der
Lufteindiisung eine exotherme Vorreaktion in der Mischkammer erzeugt wurde, wodurch die voll-
standige Verdampfung des Kraftstoffs sichergestellt werden konnte [11; 12]. AulRerdem konnten
Einsparungen bei der Fertigung durch die Verwendung gunstigerer Materialen erreicht werden.
Der ATR 9.2 konnte 5000 h mit GtL-Kerosin und anschlieRend weitere 5000 h mit BtL-Diesel
betrieben werden, wobei der Umsatz nahezu konstant auf hohem Niveau Uber 98,21-99,99 %
blieb [58, p.9]. Die Reaktoren mit der Bezeichnung ,AH" entsprechen zum einen dem ATR 9.1
und zum anderen dem ATR 12. Sie unterscheiden sich lediglich durch geringe konstruktive Ver-
anderungen, da die AH-Reaktoren industriell, aulRerhalb des Forschungszentrums Jilich, gefer-
tigt wurden. Der ATR 10 verflgt Giber eine Leistungsklasse von 50 kW, und ist fir den Einsatz als
APU in einem Flugzeug angedacht. Bei diesem Reaktor ist eine schnelle, homogene Durchmi-
schung von Dampf und Luft durch eine starke Verwirbelung der eingedisten Luft in der Misch-
kammer mdglich. Die Luft wird dabei in einem zweiten integrierten Warmetauscher vorgewarmt.
Am Austritt aus der Verdampfungskammer sorgt ein Stromungskaorper fir ein gleichmaRiges Ge-
schwindigkeitsprofil [11; 12]. Teile des ATR 10 wurden zum ersten Mal durch Feinguss herge-
stellt, was wesentlich 6konomischer ist, als die Teile spanend zu fertigen. Das Design und die
Konstruktion des ATR 13 wurden speziell im Hinblick auf die Leistungsdichte verbessert, da der
Reaktor bei einem konventionellen Lastwagen mit begrenzten Platzverhaltnissen installiert wer-
den sollte. In Abbildung 15.2 sind einige der zuvor beschriebenen Reaktoren abgebildet.

&

Abbildung 15.2: Autotherme Reformer-Reaktoren der Generation 8, 9.2, 10 und 13 (v.l.n.r.) des IEK-3.

Katalytbrenner

Bis heute wurden am Forschungszentrum Julich vier Generationen eines katalytischen Brenners
entwickelt. Die ersten Erfahrungen des IEK-3 mit einem Katalytbrenner sind in [68] zusammenge-
fasst. Bei der weiteren Entwicklung wurde im Laufe der Zeit die Form der Flache, auf die das
eingedliste Wasser zur vollstandigen Verdampfung und Uberhitzung aufprallt, verandert. Zu-
nachst wurde bei CAB 2.1 ein Kldpperboden (siehe Abbildung 15.3, links) eingesetzt, bei dem die
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Form allerdings dazu fiihrte, dass das nicht direkt verdampfte Wasser ungleichmaRig in den um-
gebenden Ringspalt abfloss. Dadurch konnte nur ein Teil der méglichen Warmedubertragerflache
effektiv genutzt werden. Schlielich wurde die Prallflache beim CAB 2.3 als Hemisphare mit einer
héheren Steigung als beim Klépperboden ausgestaltet (siehe Abbildung 15.3, zweite von rechts),
wodurch auch bei Neigung des Apparats ein gleichmaRiger Ablauf des nicht verdampften Was-
sers in den Ringspalt ermdglicht wurde [12; 68]. Im Hinblick auf den Einsatz des Systems als
APU in einem Flugzeug ist es in jedem Fall notwendig, dass der Apparat unabhangig von der
Positionierung funktioniert. Umfangreiche Tests zum Betriebsverhalten der Katalytbrenner 2.1,
2.2 und 2.3 sind in [68] zu finden. Dabei konnten unter verschiedenen Betriebsbedingungen bei
ausreichender Sauerstoffmenge die Komponenten Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Methan
vollstéandig oxidiert werden. Zudem war bei Verbrennung des Anodenabgases eine kontinuierli-
che Wasserdampfproduktion unter stationdren Bedingungen mdéglich. Zusatzlich wurde der CAB
2.3, obwohl er urspriinglich nicht dafiir ausgelegt wurde, im Bypassmodus betrieben. Das Refor-
mat konnte zwar auch in diesem Fall im Katalytbrenner umgesetzt werden, allerdings fluktuierte
hierbei die Wasserdampftemperatur Uber den Betriebszeitraum [68]. Weitere experimentelle Un-
tersuchungen zum CAB 2.3 wurden in [13; 35] durchgefiihrt. Der Katalytbrenner 3 wurde entwi-
ckelt, um der Leistungsklasse des autothermen Reformers 9.2 zu entsprechen. Auflerdem wurde
das Leitblech, welches die Verbrennungsgase umlenkt weiter nach oben gezogen (siehe Abbil-
dung 15.3, rechts). Als Folge daraus erhdhte sich die Strdmungsgeschwindigkeit des Gases in
dem Bereich, indem das Wasser auf die Prallflache trifft. Dadurch wurde die Warmeibertragung
an dieser Stelle verbessert. Zudem wurde im Verlauf der Katalytbrennerentwicklung die Form des
Reaktorkopfs geschmalert. Dadurch konnte unterbunden werden, dass grof’e Wassertropfen in
den Ringspalt gelangten. Auferdem wurden dadurch die Wassertropfen starker verwirbelt und
der Warmeubergang verbessert. Wie die Experimente in [12] zeigten, ist auch der Katalytbrenner
3 dazu in der Lage, nahezu vollstandig Wasserstoff, Kohlenmonoxid und Methan umzusetzen.
Bei den Tests betrug die Luftzahl des Katalytbrenners 1,6 und es wurden 70 % der notwendigen
Dampfmenge im Reformer durch den CAB erzeugt.

Wasser

CAB 21 CAB 22 CAB 23 CAB 3&&4

Prallflache

o LT R

Abbildung 15.3: Geometrien der Katalytbrenner-Generationen 2 bis 4 (TC=thermocouple). Nachgebildet aus [68]
mit Genehmigung von Elsevier.
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Der Katalytbrenner 4 ist eine kompaktere Variante des CAB 3 in der 5 kWgr-Leistungsklasse.
Durch verbesserte Fertigungstechnik konnte die Leistungsdichte bei Katalytbrenner 4 im Gegen-
satz zu den Vorgangern mehr als verdoppelt werden. Untersuchungen zum Betriebsverhalten
von CAB 4 sind in [69; 176] beschrieben. In den Experimenten wurde der Reaktor zum einen
unter verschiedenen Lastbereichen betrieben und das Betriebsverhalten des Reaktors beim Um-
schalten untersucht. Zum anderen wurde analysiert, wie sich der Katalytbrenner im Anodenab-
gasbetrieb und im Bypassbetrieb verhielt. Aullerdem wurden verschiedene Reformatzusammen-
setzungen getestet und das Abfahren des Systems simuliert. In allen Betriebspunkten konnte der
CAB H,, CO und CH4 nahezu vollstandig umsetzen und dabei in ausreichendem MaRe Wasser-
dampf fir den Reformer bereitstellen.

Tabelle 15-2:  Aktuelle Katalytbrenner-Generationen am |EK-3.

CAB-Generationen

Elektrische Leistungs-

Reaktor Klasse | kW Charakteristik Quellen

21 7 e Wasserprallflache: Klé').pperbOfien [12: 68]
e  Obere Mantelgeometrie > Klépperboden

Wasserprallflache: Klépperboden
2.2 7 ’ ° oP [12; 68]
e  Obere Mantelgeometrie - Konus

03 . o  Wasserprallflache: Hemisphare [12; 13; 35;
' e  Obere Mantelgeometrie > Konus 68]
3 10 e  Hochskalierung von CAB 2.3 [11; 12; 68]
e Design abgeleitet von CAB 3 fir Lkw-APU
e Reduzierte Wandstarke des Druckmantels auf
1 mm
4 5 [68; 69; 176]

e  Konstruktiv reduzierter Druckverlust
e  Gewichts-/ Volumenreduktion
e Extra fur Anodenabgas- und Reformatbetrieb

Lediglich das Umschalten zwischen den Betriebspunkten ist kritisch, da es bei zu schneller be-
ziehungsweise zu langsamer Anderung der Luftmenge zu Temperaturspitzen kommen kann.
AuBBerdem wurden Konzentrationen von nicht umgesetztem H, bei zu geringer Luftmenge er-
kannt. Das Abschalten des Katalytbrenners ist generell als unkritisch anzusehen. Es sollte ledig-
lich vermieden werden, dass Wasser auf der Katalysatoroberflache auskondensiert und somit die
katalytische Aktivitat absinkt [176]. Eine Ubersicht tiber die aktuellen Katalytbrennermodelle des
IEK-3 ist in Tabelle 15-2 zusammengestellt sowie in Abbildung 15.4 zu sehen. Eine ausfihrliche
Beschreibung der konstruktiven Anderungen zwischen den einzelnen Reaktorgenerationen ist in
[68] zu finden.
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Abbildung 15.4: Katalytbrenner-Reaktoren der Generationen 2.3, 3 und 4 (v.l.n.r.) des IEK-3.

Packaging

Beim Packaging wird das Ziel verfolgt, die einzelnen Apparate zusammen mit den Peripherie-
komponenten in einem Package zu integrieren. Dadurch soll eine mdglichst hohe Leistungsdichte
erzielt werden. Das U.S. Department of Energy gibt in regelmaRigen Absténden aktuelle Zielvor-
gaben fiur die Leistungsdichte und spezifische Leistung von Brennstoffzellen-
Hilfsstromaggregaten heraus. Die aktuellen Werte konnen Quelle [177] entnommen werden. Die
bisher am IEK-3 gebauten Packages mit ihren Hauptkomponenten sind in Tabelle 15-3 zusam-
mengefasst. Die Funktionalitdt der zusammengeschalteten Apparate im Brenngaserzeugungs-
system, auch in Zusammenhang mit einer Brennstoffzelle und unter Verwendung verschiedener
Kraftstoffe, wurde bereits in Experimenten verifiziert, wie sie beispielsweise in [12; 13; 35; 67; 70;
166] detailliert beschrieben sind.

Bei der Anordnung der Komponenten in dem Package ist besonders darauf zu achten, dass die
verschieden hohen Temperaturniveaus der Apparate beriicksichtigt werden und folglich Apparate
mit unterschiedlich hohen Temperaturen voneinander getrennt werden [12]. Ein Beispiel fiir ein
Package ist in Abbildung 15.5 dargestellt (Package 2). Innovative Konzepte zum Packaging sind
in den Arbeiten von Wiethege [35] und Krupp [167] zu finden.

Tabelle 15-3:  Aktuelle Package-Generationen am IEK-3.

Package-Generationen

1 5 9 9.1 3 2.3
2 10 118 9.2 4 3
3(s1) 10 9.2 4 3
1 (AH1) 5 AH1 3 2.3
4 (AH2) 10 AH2 4 3
5 10 AH3 4 3
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Abbildung 15.5: Package 2: Brenngaserzeugungssystem mit einer thermischen Leistung von 28 kW.
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15.1.2 Einfluss spezifischer Gasbestandteile auf die Aktivitat/ Stabilitat von

Edelmetall/ Ce0,-ZrO, und Edelmetall/ CeZrO;-

Edelmetall/ CeO,,
Katalysatoren

Einfluss unterschiedlicher Gasatmosphéren auf die Katalysatoraktivitat und -stabilitat.

Tabelle 15-4:
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Einfluss unterschiedlicher Gasatmosphéren auf die Katalysatoraktivitat und -stabilitat (Fortset-

zung 1).

Tabelle 15-5:
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Einfluss unterschiedlicher Gasatmospharen auf die Katalysatoraktivitat und -stabilitat (Fortset-

zung 2).

Tabelle 15-6:
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Einfluss unterschiedlicher Gasatmosphéren auf die Katalysatoraktivitat und -stabilitat (Fortset-

zung 3).

Tabelle 15-7:
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15.1 Erganzende Informationen zu Kapitel 3

Einfluss unterschiedlicher Gasatmospharen auf die Katalysatoraktivitat und -stabilitat (Fortset-

zung 4).
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15 Anhang

15.2 Erganzende Informationen zu Kapitel 4

15.2.1 Messunsicherheitsbetrachtung

Tabelle 15-9:  Messunsicherheitsbetrachtung fir die Durchflussregler am Katalysator-Testreaktor bei NTS-
Bedingungen.

Durchflussregler Erwartungswert u | Grenzbereich a Quelle Standardabwei-
chung s
g/h In/h (+/-) g/h | (+/-) In/h | - (+/-) g/h | (+/-) In/h

Wasser 20,99 0,242 Datenblatt Hersteller | 0,1
Stickstoff 29,87 0,2494 Datenblatt Hersteller 0,1
Wasserstoff 32,54 0,2627 Datenblatt Hersteller 0,1
Kohlendioxid 13,9 0,1294 Datenblatt Hersteller 0,06
CO/ Kohlenwasser-

3,62 0,0431 Datenblatt Hersteller 0,02
stoffe

15.2.2 Grundlagen der Warmeiibertragung

Fir ein Rohr, bestehend aus n unterschiedlichen Materialschichten, berechnet sich der Warme-
durchgangskoeffizient multipliziert mit der Flache zu (Gleichung (15-1)):

2-m-1

1 oyyn LT 1 (15-1)
(Zi'T1+ jzl/lj " i Ag " Tny1

p— 1 2 nn+l
‘ \ Te,i
L
Tw,i -

o, Q

i =
!

/ S TW,a

TF.a

Abbildung 15.6: Warmeubertragung in einem Hohlzylinder, bestehend aus mehreren unterschiedlichen Material-
schichten, nach [153].
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15.2 Erganzende Informationen zu Kapitel 4

Der linke Term im Nenner beschreibt die Konvektion® zwischen dem Fluid im Innern des Rohres
und der Rohrinnenwand, der mittlere Term die Warmeleitung® durch die Materialschichten und
der rechte Term die Konvektion zwischen der Rohrauflenwand und dem umgebenden Fluid. Die
Warmeleitung kann mit Hilfe der materialspezifischen Warmeleitfahigkeit A und Angaben Uber die
Geometrie berechnet werden. Der zur Berechnung der Konvektion notwendige Warmedlber-
gangskoeffizient @ kann aus empirischen Ansatzen Uber die NulRelt-Zahl bestimmt werden. Die
NuBelt-Zahl ist eine dimensionslose KenngroRe, welche das Verhaltnis aus Konvektion und
Warmeleitfahigkeit des Fluids an einem Korper mit der charakteristischen Lange [, widerspiegelt.
Fir die mittlere NufRelt-Zahl gilt nach Gleichung (15-2):

Ayt e
g

Ny, = (15-2)

Bei freier Konvektion®® ist die Nufelt-Zahl eine Funktion der Grashof-Zahl (Gr-Zahl)*” und der
Reynolds-Zahl (Re-Zahl)*®. Bei erzwungener Konvektion® ist sie von der Prandtl-Zahl (Pr-Zahl)*
und der Reynolds-Zahl abhéngig. Alle dimensionslosen Kennzahlen sind zur Ubersicht nochmals
in Kapitel 11.5 zusammengestellt.

Ansitze zur Berechnung der Warmeiibergangskoeffizienten

In [150] ist eine Vielzahl von empirischen Ansatzen beschrieben, mit denen der Warmeuber-
gangskoeffizient fur Standardgeometrien berechnet werden kann. Bei der Wahl eines geeigneten
Ansatzes ist neben der Geometrie ebenfalls die Art der Strdmung (Durchstrémung/ Umstré-
mung), auf die implizierten Randbedingungen (konstante Warmestromdichte/ konstante Wand-
temperatur) sowie auf die Giiltigkeit der Formeln in bestimmten Bereichen zu achten. Die Geo-
metrien der Reaktoren im Brennstoffzellensystem wurden mit Standardgeometrien approximiert,
um die Ansatze aus der Literatur fir erzwungene Konvektion bei einem durchstromten Rohr und
Ringspalt anwenden zu kénnen. Im Folgenden werden die empirischen Ansatze zur Berechnung
des Warmeulbergangskoeffizienten vorgestellt, die bei der Modellierung angewendet wurden. Den
Ansatzen liegen die Annahmen einer konstanten Wandtemperatur und einer hydrodynamisch
ausgebildeten Strdmung zu Grunde. Eine hydrodynamisch ausgebildete Strdmung ist durch ein
ortsunabhangiges Geschwindigkeitsprofil in axialer Richtung charakterisiert, das heit die Ande-
rung des Stromungsprofils innerhalb der Einlaufstrecke der Strémung wird vernachlassigt [180].

34 Unter Konvektion wird die Uberlagerung von Warmeleitung und Energietransport durch ein strémendes Fluid
verstanden [151].
% Warmeleitung ist die Ubertragung von Warme innerhalb eines Mediums (fest, fliissig, gasférmig) durch Impuls-
austausch zwischen schwingenden benachbarten Teilchen bei vorhandenem Temperaturgradienten [157].

Freie Konvektion ist der Warmeaustausch zwischen einem Koérper und einer Strémung, die nicht aufgepréagt
wird, das heil}t es bildet sich eine freie Strdmung aus (zum Beispiel Luft um Heizkérper).
5" Die Grashof-Zahl stellt das Verhéltnis von Auftriebskraften zu Reibungskraften dar (siehe Kapitel 11.5) [153].
% Die Reynolds-Zahl beschreibt den Einfluss der Reibungs- und Tragheitskrafte auf das Strémungsfeld (siehe
Kapitel 11.5) [151].
® Erzwungene Konvektion ist der Warmeaustausch zwischen einem Korper und einer Stromung, wobei die Stro-
mung, beispielsweise mit einer Pumpe, aufgepragt wird, das heilt der Warmeaustausch erzwungen wird (zum
Beispiel Stromung durch ein Rohr).
“0 Die Prandtl-Zahl ist das Verhéltnis der kinematischen Viskositét zur Temperaturleitfahigkeit (siehe Kapitel 11.5)
[153].
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Die nachfolgenden Gleichungen sind ausnahmslos, soweit nicht anders gekennzeichnet, Quelle
[150] entnommen.

Rohrstromung

Die Berechnung der mittleren NufBelt-Zahl bei laminarer Strémung (0<Re<2300) durch ein Rohr
mit der Lange [ erfolgt nach Gleichung (15-3):

1
Nu—m,lam,Rohr = [NuSm,lam.l + 0'73 + (Num,lam,z - 0'7)3] /3 (15'3)

Bei kleinen Werten des Produktes aus Re-Pr-d;/l gilt Nu,, 4m1=3,66, wobeid; der Innen-
durchmesser des Rohres ist. Die GroRe Nu,, ;,m » berechnet sich nach Gleichung (15-4):

Nt tam,z = 1,615 - (Re - Pr-d;/1)"/3 (15-4)

Die gegebenen Gleichungen sind im gesamten Bereich von 0< Re - Pr-d;/l < o gliltig. Die ein-
zusetzenden Stoffwerte sind in allen Gleichungen auf die mittlere Fluidtemperatur zu beziehen.

Bei voll ausgebildeter turbulenter Stromung (Re >10000) wird die NufBelt-Zahl Gber den Ansatz
von Gnielinski berechnet (Gleichung (15-5)):

(%)-Re-Pr

Num,turb,Rahr =

2
\3
T l (15-5)

& 2
1+12,7- g-(Pr§—1)

Dabei ist £ der Reibungsbeiwert, welcher sich nach Gleichung (15-6) berechnen lasst:
&§=(1,8-log,o- Re —1,5)72 (15-6)

Die Gleichung ist fiir 10*< Re <10°, 0,1< Pr <1000 und d;/I <1 giltig.

Befindet sich die Strdmung im Ubergangsbereich (2300< Re <10000) zwischen laminarer und

turbulenter Stromung, so wird die Nuflelt-Zahl zwischen beiden Bereichen mittels Interpolation
bestimmt (Gleichung (15-7)):

Num,Ubergang,Rohr = (1 - V) : Num,lam,2300 +vy- Num,turb, 10* (1 5'7)

In die Gleichung missen die NuRelt-Zahl fir laminare Strémung bei einer Re-Zahl von 2300 und
die fur turbulente Strémung bei einer Re-Zahl von 10000 eingesetzt werden. Weiterhin wird der
Intermittenzfaktor y tUber Gleichung (15-8) berechnet:
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15.2 Erganzende Informationen zu Kapitel 4

Re — 2300

Ringspaltstromung

Zwei konzentrisch zueinander angeordnete Rohre mit unterschiedlichen Durchmessern bilden
einen Ringspalt. Bei der Warmeubertragung an Ringspalten werden drei Falle unterschieden
[150]:

e Fall 1: Die Warmelbertragung erfolgt vom Innenrohr an das Auenrohr, welches warme-
gedammt ist.

e Fall 2: Die WarmeUbertragung erfolgt am AufRenrohr, wobei das Innenrohr warmgedammt
ist.

e Fall 3: Die Warmetbertragung erfolgt am Innen- und Aufdenrohr, wobei gleiche Tempera-
turen an Innen- und AuRRenrohr vorausgesetzt werden.

Der Modellfall 3 spiegelt die Realitdt im Brenngaserzeugungssystem am besten wider. Folglich
werden nur die dafiir geltenden Gleichungen beschrieben.

Fall 1 Fall 2 Fall 3

Abbildung 15.7: Fallunterscheidung bei der Warmelbertragung am konzentrischen Ringspalt. Fall 1: Warme-
Ubertragung am Innenrohr, AuBenrohr warmegedammt; Fall 2: Warmelibertragung am Auf3en-
rohr, Innenrohr warmegedammt; Fall 3: Warmeubertragung an beiden Rohren, nach [150].

Bei laminarer Stromung kann die NuRelt-Zahl fiir einen Ringspalt nach Gleichung (15-9) berech-
net werden:

1
Num,lam,Ring = (Nu13 + Nu23)3 (15-9)

Die GroRen Nu, und Nu, kdnnen mit Hilfe der Gleichungen (15-10) und (15-11) ermittelt werden.
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0,102 (di>°'°4

Nuy =366+ |4 — ——~—— | (5 (15-10)
(%) +0,02| \a
a
A0 d %
Nuy = 1,615 - (1 + o,14-(d—l) >-<Re-Pr- Th> (15-11)
a

In den Gleichungen entsprechen d; dem AufRendurchmesser des Innenrohrs und d, dem Innen-
durchmesser des AuBenrohrs. Die Lange [ entspricht hier der beheizten Rohrlange des
Ringspalts. Der hydraulische Durchmesser d,, wird fir einen Ringspalt nach Gleichung (15-12)
berechnet.

dp = dy — d; (15-12)

Bei turbulenter Ringspaltstrémung lasst sich die mittlere NuRelt-Zahl mit Hilfe der NuRelt-Zahl fiir
turbulente Stromung in einem Rohr (Gleichung (15-5)) und in Abhangigkeit der unterschiedlichen
Falle der Warmeubertragung (siehe Abbildung 15.7) als Funktion des Durchmesserverhaltnisses
d;/d, berechnen. Fur den Fall 3 der Warmeubertragung kann die Nufelt-Zahl mit Hilfe von Glei-
chung (15-13) bestimmt werden.

4.\ 084 d.\06
0,86-(d—;) + 1—0,14-(d—;)

N turp,ring = T * Ntn turb Rohr (15-13)
1+($)

dq

Es ist zu beachten, dass die NuRelt-Zahl fiir turbulente Rohrstrémung mit Hilfe des hydraulischen
Durchmessers d;, anstatt mit dem Innendurchmesser d; berechnet werden muss. Das gleiche gilt
fur die Berechnung der Re-Zahl der Ringspaltstromung. Die Formel ist giiltig in einem Bereich
von 10*< Re <10°%, 0,6< Pr <1000 und 0< d, /I <1.

Im Ubergangsbereich wird analog zur Rohrstrémung mit Hilfe der Gleichungen (15-7) und (15-8)
interpoliert. Dabei werden die GroRen Ny, ;qmring (Gleichung (15-9)) und Nup, ryrp ring (Glei-
chung (15-13)) bei Re-Zahlen von 2300 und 10000 separat bestimmt. Die Gleichungen sind an-
wendbar im Bereich 2300< Re <10*, 0,6< Pr <1000 und 0< d, /I <1.

Zweiphasenstromung

Wird die druckabhangige Siedetemperatur eines Fluids Uberschritten, findet der Wechsel von
flissiger zu gasformiger Phase statt und es bildet sich ein heterogenes Zweiphasengemisch aus.
Es wird von Stromungssieden gesprochen, wenn das Fluid durch eine beheizte Geometrie stromt
und verdampft. Im Simulationsmodell findet die im Folgenden beschriebene Theorie beim Kata-
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15.2 Erganzende Informationen zu Kapitel 4

lytbrenner Anwendung, in dem Wasser im Ringspaltwarmetauscher verdampft wird. Innerhalb
des Stromungssiedens werden mehrere Stromungsformen und Warmeubergangsphanomene
beobachtet, welche in Abbildung 15.8 beispielhaft fir ein vertikal aufwarts durchstrémtes Rohr
dargestellt sind. Dem eintretenden unterkihlten Fluid wird Warme zunachst nur in Form von Kon-
vektion Ubertragen. Wahrend das Fluid das Rohr weiter durchstromt, steigt die Wandtemperatur
iber die Séttigungstemperatur (Ubertemperatur ATy,,,) und das Blasensieden setzt ein. Nach
weiterer stetiger Warmezufuhr wird die Warme durch einen verbleibenden Flissigkeitsfilm auf der
Rohroberflache lbertragen. Die sich dort ausbildende Ringstrémung mit Flissigkeitsfilm an der
Rohrwand und dampfférmigem Stromungskern mit einzelnen Tropfen wurde dem Simulations-
modell als Annahme zu Grunde gelegt. Bei der anschlieRenden Tropfenverdampfung werden
letzte Flissigkeitsreste vollstandig verdampft. Sobald der Flussigkeitsfilm auf der Rohroberflache
verdampft ist, steigt die Wandtemperatur aufgrund der schlechteren Warmeuibertragung an den
Dampf an. Die Temperatur des Dampfes steigt erst nachdem keine Fliissigkeitstropfen mehr vor-
handen sind. Detailliertere Ausfiihrungen zu diesem Thema sind beispielsweise in [50, p.36] zu
finden.

Wand-und
Fluidtemperaturen Stromungsformen Warmeubergangsbereiche
Jiaidiemp, Uberhitzter konvektiver Warmeiiber -
Dampf gang an Dampf
x=1 D x=1
Tropfenverdampfun:
|~ Dampf- Spriih- P P
Kerntemp. stromung
Austrocknen S R
(Dryout) | g =const.| G = comst.
+ Warmetubergang durch
Ring- einen Fllussigkeitsfilm
stromung 5
. Schoum- |
[~—Fluidtemp. st Ring-
Wandtemp. — roming_y
Ptropfen- Blasensieden
strimung
Flissigkeits- —_—
T Kerntemp. Blasen- x=0
: b — stromun
N XFI__UO . 1 Unterk{hites Sieden
uig- et — ¥
\\ temp. | unterkiihlte Konvektiver
— Flissigkeit Wirmeiibergang an
Sdttigungstemp.— Fliissigkeit

Abbildung 15.8: Wand- und Fluidtemperaturen, Strdmungsformen und entsprechende Warmeiibergangsbereiche
bei einem vertikal aufwarts durchstromten Rohr, nach [151].

Da die dem Fluid zugefiihrten Warmestrome beim Verdampfen sehr hoch sind, ergeben sich bei
der Zweiphasenstromung deutlich héhere Warmelibergangskoeffizienten als bei dem rein kon-
vektiven Warmetausch ohne Phasenwechsel [50]. Der Warmelibergangskoeffizient beim zwei-
phasigen Stromungssieden in einem vertikalen Rohr kann nach Gleichung (15-14) berechnet
werden.

arp =S ag+F oy (15-14)
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Der Warmelbergangskoeffizient der Zweiphasenstromung a.p setzt sich zusammen aus den
Warmelibergangskoeffizienten des Blasensiedens*' a; und des konvektiven Warmelibergangs
ag. Mit dem Abschwachungsfaktor (,suppression factor) S wird der Effekt berlcksichtigt, dass
wahrend des Stromungssiedens ein grofRerer Temperaturgradient in der Grenzschicht auftritt,
welcher die Blasenbildung im Vergleich zu der beim Behaltersieden zum Teil unterdriickt [152].
Der ,suppression factor” ist demnach S <1 und nahert sich bei kleinen Massenstrémen dem Wert
1 (reines Behaltersieden), bei grolRen Massenstromen dem Wert 0 an (rein konvektive Warme-
Ubertragung). Der Warmeubergang durch Konvektion wird zusatzlich mit dem Verstarkungsfaktor
(,enhancement factor®) F multipliziert, um den verbesserten Warmelbergang durch den schneller
stromenden Dampfkern (im Vergleich zur Strémung bei einphasiger Konvektion) und die Dampf-
blasen zu berlcksichtigen [152].

Der Warmeubergangskoeffizient beim Blasensieden in freier Stromung (Behaltersieden) kann
unter anderem nach Gleichung (15-15) berechnet werden [181].

Al0.79 -c 10,45 . p,0,49

= . P . 024, 075 s
ap = 0,00122 05 B (o k)0 AT sper AP hor (15-15)

Andere Korrelationen sind beispielsweise in [150] und [151] zu finden. In der Formel sind A die
Warmeleitfahigkeit, ¢, die spezifische isobare Warmekapazitét, p die Dichte und 7 die dynami-
sche Viskositat des Fluids. Die GroRen x’ beziehen sich auf den Zustand der siedenden Flussig-
keit, x'" auf den Zustand gesattigten Dampfes. Weiterhin entsprechen ¢ der Oberflachenspan-
nung und Ah, der spezifischen Verdampfungsenthalpie des Fluids. Die Temperaturdifferenz AT
bildet sich aus der Wand- und der Sattigungstemperatur. Die Druckdifferenz Ap setzt sich aus
dem Systemdruck und dem Sattigungsdruck, entsprechend der Wandtemperatur, zusammen
[181].

Der Abschwachungsfaktor S kann nach [152] mittels Gleichung (15-16) bestimmt werden.

1
S =
1+2,53-107¢ - (Rey; - F1.25)

117 (15-16)

Dazu muss die Reynolds-Zahl der fliissigen Phase Re;; im Zweiphasengemisch bekannt sein,
welche ber Gleichung (15-17) berechnet werden kann. Da die Korrelation fiir eine Ringspaltge-
ometrie angewendet wird, ist der hydraulische Durchmesser d;, in dieser Gleichung zu verwen-
den. Bei einem Rohr ware lediglich der Innendurchmesser d; notwendig.

. d
Rey; = M-(l—:'c)-n—'f (15-17)

“! Blasensieden ist ein Warmeibertragungsmechanismus, unter anderem beim Behaltersieden (,Kochtopfprin-
zip“). Dabei bilden sich an Keimstellen (Inertgas- oder Dampfresteinschllisse) vermehrt Dampfblasen, die sich
von der Heizflache ablésen. Dieser Effekt tritt in Abhangigkeit der Ubertemperatur (AT, = Ty — Tsqe) auf [153].
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15.2 Erganzende Informationen zu Kapitel 4

Die GréRe M ist die Massenstromdichte, das heifit der auf die Querschnittsflache bezogene Mas-
senstrom. Der Strémungsdampfgehalt x ist das Verhaltnis aus dem Dampfmassenstrom zum
Gesamtmassenstrom.

Der Verstarkungsfaktor F wird nach [152] mittels Gleichung (15-18) bestimmt.

1
F=1 fir ——<0,1
Xtt

0,736 (15-18)

1 1
F=1235- (—+ 0,213) fir ——>0,1
Xtt Xtt

Um den Verstarkungsfaktor bestimmen zu kénnen muss weiterhin der sogenannte Martinelli-
Parameter X,; nach Gleichung (15-19) berechnet werden. Dieser spiegelt die vom Dampf auf die
Flussigkeit ausgelibte Schubspannung wider.

_(P"\os. (1 0,1.(2)0.9
Xee (,D') (U”) 7 (15-19)

Der Warmetlibergangskoeffizient ay, welcher den konvektiven Anteil an der Zweiphasenwarme-
Ubertragung wiedergibt, wird nach den Korrelationen zu Beginn des Kapitels 15.2.2 bestimmt.

15.2.3 Geometrien und Stoffwerte

Die folgenden Tabellen stellen eine Ubersicht iiber die im Modell verwendeten geometrischen
GroRen und Stoffdaten dar. Die geometrischen Werte sind technischen Zeichnungen, als auch
[182] entnommen. Die Stoffwerte des Rohres und des Keramikpapiers basieren auf [183] und
[184]. Ein Teil der Werte fur die spezifischen Warmekapazitaten der Monolithe sind in [182] be-
schrieben.
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Autothermer Reformer 9.2

Tabelle 15-10:  Geometrien, Massen und Stoffdaten des autothermen Reformers ATR 9.2.

Mischkammer

Durchmesser 0,065 m
Lange 0,12 m
Masse 0,75 kg
Warmekapazitat 530 J/kgK
Warmeleitfahigkeit 15 W/mK
Wandstéarke 4 mm

Monolithraum

Durchmesser 0,078 m
Lange Rohr/ Monolith 0,148 m
Masse Rohr 0,293 kg
Masse Monolith 0,336 kg
Warmekapazitat Rohr 500 J/kgK
Warmekapazitat Monolith 950 J/kgK
Warmeleitfahigkeit Rohr 15 W/mK
Warmeleitfahigkeit Keramikpapier 170 W/mK
Warmeleitfahigkeit Monolith 15 W/mK
Wandstarke Rohr 2 mm
Wandstéarke Monolith 0 mm
Wandstarke Keramikpapier 3,2 mm
Langenanteil POX an Monolithraum 30 %

Erste Umlenkung

Durchmesser 0,086 m
Lange Rohr 0,148 m
Masse Rohr 0,65 kg
Warmekapazitat Rohr 500 J/kgK
Warmeleitfahigkeit Rohr 15 W/mK
Wandstarke Rohr 2 mm
Langenanteil POX an Monolithraum 30 %

Zweite Umlenkung

Durchmesser 0,11 m
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Lange Rohr

Masse Rohr
Warmekapazitat Rohr
Warmeleitfahigkeit Rohr
Wandstarke Rohr

Langenanteil POX an Monolithraum

Warmetauscher (kA-Werte)

0,148 m
5,43 kg
500 J/kgK
15 W/mK
12 mm
30 %

Warmedubertrager 1

Warmedubertrager 2

1,55 und 2 W/im?K (Reformat- und Wassersei-
te)
14 und 5,5 W/m?K (Reformat- und Wassersei-
te)
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Wassergas-Shift-Reaktor 4

Tabelle 15-11:  Geometrien, Massen und Stoffdaten des Wassergas-Shift-Reaktors WGS 4.
HTS

Durchmesser 0,0381 m
Lange Rohr/ Monolith 0,26 m
Masse Rohr 0,6 kg
Masse Monolith 0,163 kg
Warmekapazitat Rohr 500 J/kgK
Warmekapazitat Monolith 950 J/kgK
Warmeleitfahigkeit Rohr 15 W/mK
Warmeleitfahigkeit Keramikpapier 170 W/mK
Warmeleitfahigkeit Monolith 15 W/mK
Wandstérke Rohr 2 mm
Wandstéarke Monolith 0 mm
Wandstarke Keramikpapier 3,2 mm
NTS

Durchmesser 0,0762 m
Lange Rohr/ Monolith 0,75 m
Masse Rohr 1,2 kg
Masse Monolith 0,482 kg
Warmekapazitat Rohr 500 J/K
Warmekapazitat Monolith 950 J/K
Warmeleitfahigkeit Rohr 15 W/mK
Warmeleitfahigkeit Keramikpapier 170 W/mK
Warmeleitfahigkeit Monolith 15 W/mK
Wandstérke Rohr 2 mm
Wandstéarke Monolith 0 mm
Wandstarke Keramikpapier 3,2 mm
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Katalytbrenner 3

Tabelle 15-12:  Geometrien, Massen und Stoffdaten des Katalytbrenners CAB 3.

Monolithraum

Durchmesser 0,093 m
Lange Rohr/ Monolith 0,19 m
Masse Rohr 0,3 kg
Masse Monolith 0,718 kg
Warmekapazitat Rohr 500 J/kgK
Warmekapazitat Monolith 950 J/kgK
Warmeleitfahigkeit Rohr 15 W/mK
Warmeleitfahigkeit Keramikpapier 170 W/mK
Warmeleitfahigkeit Monolith 15 W/mK
Wandstarke Rohr 2 mm
Wandstarke Monolith 0 mm
Wandstarke Keramikpapier 3,2 mm
Warmetauscher Abgasseite

Durchmesser 0,11 m
Lange Rohr 0,19 m
Masse Rohr 0,3 kg
Warmekapazitat Rohr 500 J/kgK
Warmeleitfahigkeit Rohr 15 W/mK
Wandstérke Rohr 2 mm
Warmetauscher Wasserseite

Durchmesser 0,1212 m
Lange Rohr 0,19 m
Masse 8,3 kg
Warmekapazitat Rohr 500 J/kgK
Warmeleitfahigkeit Rohr 15 W/mK
Wandstérke Rohr 4 mm
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15.3 Erganzende Informationen zu Kapitel 5

15.3.1 Ergebnisse der Testreihen mit den Packages 1 und 4 und Katalysator A

Tabelle 15-13:  Ergebnisse der Testreihe mit Package 1 und Katalysator A. Messwerte nach ,Multigas"™ 2030D*
und ,,CirrusT'\'I 2",

CO-Konzentration

Package 1 AT /K Kommentar
(trocken) / Vol.-%

Versuch HTS NTS ATR WGS

1. NExBTL-Diesel Volllast 41,9 13,9 9,1 2,0

2. NExBTL-Diesel Volllast 38,6 21,4 9,6 1,4

3. EcoPar-Diesel Volllast | 35,7 25,1 9.8 2,0 Unkritischer Ausfall: Problem mit

Kraftstoffpumpe
4. EcoPar-Diesel Volllast 36,6 31,0 9,7 2,1

Kritischer Ausfall: FI-Schalter >
5. HC-Kerosin Volllast 26,9 36,7 10,3 3,7 weitere Kraftstoffzufuhr bei sin-
kender Temperatur (Kapitel 5.2)

Kritisches Anfahren, bei dem der
Kraftstoff auf dem WGS-
Katalysator ziindete;

Kritischer Ausfall: FI-Schalter >
weitere Kraftstoffzufuhr bei sin-
kender Temperatur (Kapitel 5.2)

6. HC-Kerosin Volllast 22,5 22,3 10,1 4,3

300 °C (HTS), 350 °C (NTS);
Regeneration Luft (4500 In/h heil3, 200 In/h
kalt) fur ca.17 h

Kritisches Anfahren, bei dem der
7. HC-Kerosin Volllast 10,8 11,3 10,4 6,7 Kraftstoff auf dem WGS-
Katalysator ziindete

Kritisches Anfahren, bei dem der
Kraftstoff auf dem WGS-
Katalysator ziindete;

8. Ultimate-Diesel Volllast 7,5 17,8 11,1 7,8 Kritischer Ausfall: Fl-Schalter =
weitere Kraftstoffzufuhr bei sin-
kender Temperatur (Kapitel 5.2)
Unkritischer Ausfall: FI-Schalter

9. Ultimate-Diesel Volllast 3,5 52 11,1 9,0 - T-Peak in ATR >1080 °C >

Abschaltung
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Tabelle 15-14:  Ergebnisse der Testreihe mit Package 4 und Katalysator A. Messwerte nach ,,MultigasTM 2030D"
und ,Cirrus™ 2¢.
CO-Konzentration
Package 4 AT /K Kommentar
(trocken) / Vol.-%
Versuch HTS NTS ATR WGS
1. NExBTL-Diesel Teillast 71,3 - 10,1 1,0
2. NExBTL-Diesel Volllast 63,9 - 10,2 1,2
3. NExBTL-Diesel Teillast 67,6 - 10,1 1,0
4. NExBTL-Diesel Teillast 63,3 - 10,1 1,2
5. NExBTL-Diesel Volllast 52,4 4,6 10,2 1,5
6. NExBTL-Diesel Teillast 56,7 0 9,9 1,8
7. NExBTL-Diesel Teillast 52,1 - 9,7 2,0
8. NExBTL-Diesel Teillast 58,5 - 10,5 1,3
9. NExBTL-Diesel Teillast 55,1 - 10,1 1.1
10. NExBTL-Diesel Teillast | 50,6 - 10,0 1,1
11. NExBTL-Diesel Teillast | 38,9 - 9,1 1,7
Kritischer Ausfall: keine Wasserforde-
N rung mehr - Oxidationsreaktionen ->
12. NExBTL-Diesel Volllast | 41,4 1 10,1 1,5 T-Peaks in ATR (960 °C), HTS
(960 °C), NTS (510 °C) (Kapitel 5.2)
13. NExBTL-Diesel Teillast | 25,3 40,6 9,7 3,0
14. NExBTL-Diesel Teillast | 23,9 10,9 10,0 2,4
15. NExBTL-Diesel Volllast | 21,4 - 10,0 2,4
Regeneration 7440 In/h Luft + 3000 g/h Wasser-
9 dampf bei 365 °C fiir ca. 16 h
16. Ultimate-Diesel Teillast | 21,7 10,3 10,7 3,2
17. Ultimate-Diesel Volllast | 19,1 | 16,4 | 11,0 3,0 Kritischer Ausfall: langer und hoher
Benzolpeak bis 900 ppmv
Regeneration 7440 In/h Luft bei 360 °C fir ca. 15 h
18. EcoPar-Diesel Teillast 19,3 - 10,0 6,7
19. EcoPar-Diesel Volllast 28,1 13,7 10,2 2,9
20. EcoPar-Diesel Volllast 19,7 8,6 10,1 3,7
21. HC-Kerosin Teillast 30,0 1,5 10,7 3,7
22. HC-Kerosin Volllast 30,8 11,5 10,9 2,6
23. NExBTL-Diesel Teillast | 18,9 - 9,9 6,8
24. NExBTL-Diesel Teillast | 19,4 - 9,9 3,3 Wassermenge WGS auf 0 reduziert
25. NExBTL-Diesel Volllast | 19,4 18,5 10,3 4.1 Wassermenge WGS auf 0 reduziert
26. NExBTL-Diesel Volllast | 18,0 11,1 10,4 58
27. NExBTL-Diesel Volllast | 19,6 19,9 10,1 3,9
Unkritischer Ausfall: niedrige Kiihl-
28. NExBTL-Diesel Volllast | 19,5 14,5 10,1 4,9 wassermenge im Abgasnachbehand-
lungsmodul
29. NExBTL-Diesel Teillast | 19,4 16,9 10,0 3,0
30. NEXBTL-Diesel Teillast | 194 | 16,1 | 10,0 28 Unkritischer Ausfall: Dampfaustritts-
temperatur Katalytbrenner zu hoch
31. NExBTL-Diesel Teillast | 19,6 2,5 9,8 3,2
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15.3.2 Berechnung Aspen Plus©: Abschatzung des Potentials der Kohlen-
stoffbildung durch CH4 bei WGS-Bedingungen

Tabelle 15-15:  Randbedingungen der Aspen Plus© Modellrechnung.

Reformatzusammensetzung | Verhéltnis CO,/ CH;s | Systemdruck/ Randbedingungen
I mol.-% bar
HTS CO2:12,2; CH4: 0,21; N2: 87,6 | 57,8 1,5 -Reaktor adiabat
-Reaktormodell: REquil
NTS CO2: 17,4; CH4: 0,2; N2: 82,4 87,4 1,5
-Berechnungsmethode:
Start | COz 14; CHy: 2,75;N»: 833 | 5,1 1,5 NRTL
Tabelle 15-16:  Gebildeter Kohlenstoff durch CH4 bei WGS-Bedingungen.
Temperatur / °C Kohlenstoffbildung / mol.-%
HTS NTS Start
0 0,4181 0,3983 8,7504
50 0,4179 0,3982 8,4886
100 0,4175 0,3979 8,1494
150 0,4170 0,3976 7,7974
200 0,4164 0,3972 7,4640
250 0,4156 0,3967 7,1632
300 0,4149 0,3962 6,8991
350 0,4141 0,3957 6,6705
400 0,4133 0,3952 6,4744
450 0,4126 0,3948 6,3069
500 0,4119 0,3943 6,1646
550 0,4113 0,3939 6,0442
600 0,4107 0,3935 5,9430
650 0,4102 0,3932 5,8585
700 0,4098 0,3929 5,7888
750 0,4094 0,3927 5,7323
800 0,4091 0,3925 5,6875
850 0,4089 0,3923 5,6534
900 0,4087 0,3922 5,6289
950 0,4086 0,3921 5,6132
1000 0,4085 0,3921 5,6056
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15.4.1 Probenvariabilitat Katalysator A und B
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Abbildung 15.9: Probenvariabilitidt der Katalysatoren A und B. Aufgetragen ist die initial gemessene CO-
Konzentration in Abhé&ngigkeit des gemessenen Probengewichts.

15.4.2 Einfluss von Temperaturzyklen auf die WGS-Katalysatorstabilitat

Um losgel6ést von anderen Betriebsparametern den Einfluss von rasch aufeinanderfolgenden
Temperaturzyklen zu untersuchen, wurde fir Katalysator A und B jeweils ein Versuch durchge-
fahrt. Es wurden HTS-Bedingungen beziglich Temperaturniveau (Tyrs ;=380 °C) und Raumge-
schwindigkeit (GHSV=90000 1/h) gewahlt. Die Versuche bestanden aus drei Intervallen von
Temperaturzyklen, zwischen denen jeweils mit idealem Reformat die Aktivitdt und Stabilitét des
Katalysators Uberprift wurde. In jedem Zyklus wurde der Katalysator planmaRig finfmal abge-
kiihlt und aufgeheizt. Im ersten Zyklus wurde von der Betriebstemperatur in Reformatatmosphare
bis auf circa 200 °C abgekihlt. Im zweiten und dritten Zyklus wurde bis auf 140 °C mit Reformat
heruntergekiihlt und danach beim zweiten Zyklus mit Stickstoff, beim dritten Zyklus mit Luft bis
auf eine Temperatur von circa 50 °C abgefahren. Die Ergebnisse der beiden Versuche sind in
Abbildung 15.10 und Abbildung 15.11 dargestellt. Wie bereits in den Versuchen zuvor, zeigte
auch hier Katalysator A ein sehr instabiles Verhalten. Der anfangliche CO-Gehalt von durch-
schnittlich 3,4 Vol.-% stieg Uber die Temperaturzyklen bis auf 7,3 Vol.-% an. Bereits zu Anfang
konnte eine starke Degradation beobachtet werden, die sich tber den Versuchsverlauf mit ab-
nehmender Intensitat bis zum Ende fortflihrte. Interessanterweise machte die CO-Konzentration
nach jedem Temperaturzyklusintervall einen gewissen Sprung hin zu héheren Konzentrationen,
der den negativen Einfluss der Temperaturzyklen verdeutlichte. Die Deaktivierung wird ebenfalls
an der sinkenden Temperaturdifferenz zwischen Katalysatorein- und -austritt deutlich. Katalysator
A zeigte bereits nach den ersten Temperaturzyklen eine sehr starke Deaktivierung, die es
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schwierig machte zu unterscheiden, welcher der drei Temperaturzyklusintervalle am kritischsten
zu bewerten war.
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Abbildung 15.10: Stabilitat von Katalysator A bei drei unterschiedlichen Temperaturzyklusintervallen. Betrieb
unt%cI HTS-Bedingungen und idealem Reformat. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D* und ,Cir-
rus 2%

Auch bei aufeinanderfolgenden Temperaturzyklen zeigte sich bei Katalysator B ein deutlich stabi-
lerer Betrieb, verglichen zu Katalysator A. Abseits von einem anfanglich ansteigenden CO-Gehalt
von circa 3,3 Vol.-% auf 3,7 Vol.-% in der Betriebsphase vor dem ersten Temperaturzyklusinter-
vall, zeigte der Katalysator nur geringfligig abnehmende Aktivitat. Der gemittelte CO-Umsatz
sank uber den Versuchszeitraum von 63,1 % auf 60,4 % ab. Bereits unter stationdren HTS-
Bedingungen mit idealem Reformat wurde fir Katalysator B bei dem 72 h-Versuch aus Kapitel
6.1.2 ahnlich starke Deaktivierung beobachtet. Dementsprechend scheinen die hier untersuchten
Temperaturzyklen keinen signifikanten Einfluss auf Katalysator B zu haben. Auch die Tempera-
turdifferenz zwischen Katalysatoreintritt und -mitte blieb Uber die Versuchsdauer konstant. Die
Austrittstemperatur lag in diesem Fall auf dem Niveau der Eintrittstemperatur. Dies deutet auf
eine fehlerhafte Thermoelementpositionierung in diesem Fall hin.
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Abbildung 15.11: Stabilitat von Katalysator B bei drei unterschiedlichen Temperaturzyklusintervallen. Betrieb
unt(ﬁ\gI HTS-Bedingungen und idealem Reformat. Messwerte nach ,,MultigasTM 2030D" und ,,Cir-
rus " 2“.

15.4.3 Einfluss der Wasserkondensation auf die WGS-Katalysatorstabilitéat

Die Kondensation von Wasser auf der Katalysatoroberflache ist ein Zustand, der stets vermieden
werden sollte. Allgemein wird davon ausgegangen, dass Katalysatoren hierbei deutlich deaktivie-
ren. Der im Folgenden beschriebene Versuch sollte offenlegen, welchen Effekt die Kondensation
von Wasser auf die Stabilitat des Katalysators B hat. Dazu wurden vier Start/ Stopp-Zyklen unter
HTS-Bedingungen durchgefiihrt und der Katalysator in feuchter, idealer Reformatatmosphare
(siehe Tabelle 6-1) bis zu einer Temperatur von 65 °C beziehungsweise 50 °C heruntergefahren.
Die Kondensationstemperatur des Reformatgemischs lag nach einer Berechnung in Aspen Plus©
bei 71 °C. Demnach war bei niedrigeren Temperaturen stets mit Wasserkondensation zu rech-
nen. Wahrend des ersten Kondensationszyklus wurde der Reaktor bis auf 65 °C heruntergekihlt,
sodass Wasser auskondensieren konnte. In den folgenden Zyklen wurden die Bedingungen wei-
ter verscharft. Nachdem in den Zyklen 2-4 die Temperatur von 50 °C erreicht wurde, stand der
Reaktor fir circa zwei Stunden still. Das bedeutet, dass der Katalysator in diesem Zeitraum stets
mit flissigem Wasser in Kontakt war. Wahrend des erneuten Aufheizens musste zunachst das
Wasser verdampft werden, bevor der Katalysator zurlick auf Betriebstemperatur erhitzt werden
konnte. Abbildung 15.12 zeigt die CO- und CO,-Konzentration, zusammen mit der Temperatur in
der Katalysatormitte. Im Betrieb vor dem ersten Abfahren auf 65 °C wurde anfangs eine CO-
Konzentration von 3,6 Vol.-% gemessen, welche innerhalb der ersten halben Betriebsstunde auf
3,9 Vol.-% anstieg. Nachdem das erste Mal Wasser auskondensiert worden war, bezifferte die
CO-Konzentration bereits einen Durchschnittswert von 5,1 Vol.-%. Nach der folgenden Konden-
sation stieg der CO-Gehalt auf 5,5 Vol.-% an. Danach bewirkte erst der Gbernachste Kondensati-
onszyklus eine weitere Deaktivierung bis auf 6 Vol.-% CO. Die Ergebnisse dieses Versuchs zei-
gen eine deutliche Deaktivierung durch die Wasserkondensation, allerdings verlor der Katalysator
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seine Aktivitdt nicht vollstandig. In jedem Fall ist aber die Wasserkondensation dringendst zu
vermeiden.
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Abbildung 15.12: Einfluss der Wasserkondensation auf die Stabilitdt von Katalysator B. Betrieb unter HTS-
Bedingungen und idealem Reformat. Messwerte nach ,Multigas™ 2030D* und ,Cirrus™ 2.
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15.5.1 Konzentrationen an CH; mit neuen An-/ Abfahrstrategien

Konzentration CHA (tr D | ppmyv

Abbildung 15.13: Maximalkonzentrationen von CH4 wahrend des Systemstarts mit NExBTL. Farben: griin: klassi-
sche Strategie; blau: neue Strategie 1, magenta: neue Strategie 2; cyan: neue Strategie 3.
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Abbildung 15.14: Maximalkonzentrationen von CH4 wahrend des Abfahrens des Systems mit NExBTL. Farben:
griin: klassische Strategie; blau: neue Strategie 1, magenta: neue Strategie 2; cyan: neue Stra-
tegie 3.
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Abbildung 15.15: Validierung der neuen An-/ Abfahrstrategien mit den Kraftstoffen NExBTL-Diesel, HC-Kerosin,
EcoPar-Diesel und Ultimate-Diesel. Darstellung der Maximalkonzentrationen von CH4. GroRe

blaue Saulen: Messung hinter WGS; grof3e rote Saulen: Messung hinter ATR; cyan Saulen:
Ergebnisse aus Experimenten vor dieser Testreihe.
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15.6.1 APU-Lastprofile

Tabelle 15-17: Durchschnittliche CO-Konzentrationen hinter dem WGS-Reaktor und dem Reformer mit den vier
Kraftstoffen wahrend der drei APU-Lastprofile.

Durchschnittliche CO- | HC-Kerosin NExBTL-Diesel EcoPar-Diesel Ultimate-Diesel
Konzentration I Vol.-% /' Vol.-% /' Vol.-% I'Vol.-%
,Lutsey Modi Mittel* WGS ATR WGS ATR WGS ATR WGS ATR

0,84/ 9,93/ 1,06 10,40 1,02 10,56 1,03 10,72

40%-20 min 0,99 11,04
1,08/ 9,93/ 1,49 10,61 1,61 11,54 1,75 11,54
80%-20 min 1,23 11,53

0,85/ 10,39/ 1,06 10,10 1,20 10,07 1,34 12,16
45%-110 min 1,09 12,94

1,23/ 10,79/ 1,66 10,35 1,92 10,30 1,98 13,61
80%-20 min 1,36 14,43

0,89/ 10,82/ 1,20 10,12 1,29 10,20 1,45 14,04

55%-100 min 1,19 14,15
0,84/ 11,04/ 1,21 9,97 1,37 10,32 1,91 14,56
40%-30 min 1,29 14,74

»,Lutsey Modi Einfach“ | WGS ATR WGS ATR WGS ATR WGS ATR

40%-20 min 0,82 10,04 1,04 9,66 0,97 9,50 1,11 10,24
70%-10 min 0,96 10,04 1,52 10,02 1,47 9,82 1,41 10,92
40%-120 min 0,86 10,46 1,08 10,22 1,20 9,98 1,40 11,37
70%-10 min 1,10 10,52 2,16 9,92 1,59 10,10 1,74 12,36
50%-110 min 0,89 10,80 1,35 10,19 1,32 10,29 1,49 13,42
40%-30 min 0,83 10,84 1,25 10,28 1,40 10,28 1,56 13,90

»Lutsey Modi Schwer* WGS ATR WGS ATR WGS ATR WGS ATR

40%-20 min 0,91 10,38 0,99 9,52 1,05 9,11 1,18 10,94
80%-40 min 1,25 11,12 1,55 10,13 1,61 10,21 1,67 11,13
50%-90 min 0,95 12,13 1,26 10,17 1,20 9,98 1,50 13,81
80%-40 min 1,15 12,77 1,92 10,29 1,98 10,79 2,11 13,86
60%-80 min 0,99 13,18 1,32 10,11 1,32 10,53 1,71 14,83
40%-30 min 0,95 13,20 1,25 10,23 1,44 10,42 1,58 14,21
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15.6.2 Brennstoffzellendegradation bei An-/ Abschaltvorgangen

In diesem Abschnitt wird zunachst auf generell beobachtete Deaktivierungsmechanismen bei
Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-Brennstoffzellen eingegangen und sich dabei auf die Zusam-
menfassung aus [185] gestUtzt“. Darauf folgt ein Literaturtiberblick lber die Deaktivierungsme-
chanismen und Beobachtungen verschiedener Forschergruppen wahrend des Abfahrens von
Polymerelektrolyt-Brennstoffzellen (HT/ NT). Weiterhin werden in der Literatur diskutierte Strate-
gien zur Vermeidung der Degradation beschrieben. Neben Systemstrategien wird in der Literatur
auch vielfach auf den Einsatz alternativer stabilerer Materialien hingewiesen [189; 192].

Aufgrund der ahnlichen Struktur und der eingesetzten Elektrodenmaterialen tUberschneiden sich
die Deaktivierungsmechanismen bei der PEFC, der HT-PEFC und der Phosphorsauren Brenn-
stoffelle (phosphoric acid fuel cell, PAFC). Generell lassen sich die Mechanismen in verschiede-
ne Kategorien unterteilen, die im Folgenden kurz vorgestellt werden:

o Katalysatordegradation
e Kohlenstoffkorrosion

e Brennstoffverarmung

e Membrandegradation

e Elektrolytdegradation

Bei der Katalysatordegradation spielen die Effekte der Katalysatorauflésung, Partikelagglomerati-
on, Partikelablésung und Kohlenstoffkorrosion zusammen. Als Folge daraus sinkt die elektro-
chemisch aktive Oberflache. Die Auflésung des Katalysators tritt bei der PEFC vornehmlich bei
Zellspannungen im Bereich zwischen 0,65-1,1 V [190; 193] auf, wird aber ebenso von der Tem-
peratur und der Feuchtigkeit bestimmt. Wie in [194] gezeigt, steigt die Auflosung des Katalysators
in der Nahe der offenen Klemmspannung (open circuit voltage, OCV) ebenfalls, wenn Pt in Kom-
bination mit dem Polymer PBI eingesetzt wird. Im Vergleich zu der Kombination Pt/ H3PO,4 erhoht
der zusatzliche Einsatz von PBI die Katalysatorauflésung um bis zu zwei Grof3enordnungen bei
0,87 V Klemmspannung. Der Effekt der Katalysatorldsung wird allerdings als verhaltnismaRig
marginal angesehen. Bei der PAFC wurden ahnliche Phanomene beobachtet. Die Auflésung und
Agglomeration von Pt-Partikeln wird in der Gegenwart von Luft und Phosphorsaure bei Potenti-
alen héher 0,8 V gefordert [195; 196], bei 1V ist die Auflésung der Hauptdeaktivierungsmecha-
nismus [196]. Neben der Spannung I6st sich der Katalysator abhéngig von der Temperatur auf.
Bei der HT-PEFC wurde eine starke Kathodendegradation bei einer Spannung von 0,9 V beo-
bachtet, wahrend die Anode unbeschadigt blieb [188].

Die Korrosion des Kohlenstofftragers fiihrt zu einer Reduktion der Elektrodenschichtdicke sowie
einer veranderten Porenstruktur und Rissen in der Elektrode. Dies vermindert den Kontakt zwi-
schen Katalysator und Trager und fihrt demnach erneut zur Reduktion der aktiven Oberflache.
Der Prozess tritt vornehmlich bei Lastzyklen und dabei verstarkt bei hohen Potentialen (>1 V) auf

2 Im weiteren Umfang des Themas PEFC/ HT-PEFC-Degradation und Strategien zur Minimierung derselben,
sind unter anderem in [186-191] Reviews zu finden, die den Leistungsverlust, unterteilt fir die einzelnen Brenn-
stoffzellenbauteile und Betriebszustéande, detailliert zusammenfassen.
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und wird durch Platin katalysiert [197; 198]. Fir gewohnlich wird allerdings die Reaktion von Koh-
lenstoff mit Wasser als Quelle der Kohlenstoffkorrosion*® zitiert (Gleichung (15-20)), welche aber
ein deutlich niedrigeres Standardpotential U° als die offene Klemmspannung besitzt [185]:

C + 2H,0 & CO, + 2H, U®=021V (15-20)

Bei héheren Potentialen kann es zur direkten Oxidation des Kohlenstoffs kommen (Gleichungen
(15-21) und (15-22)) [185]:

C+0, o CO, U =1,02Vv (15-21)

1
C+50; ©C0 Ut =071V (15-22)

Die Korrosionsrate von Kohlenstoff erhéht sich drastisch bei der Anwesenheit von Sauerstoff,
wurde aber ebenso in sauerstofffreien Atmospharen beobachtet [199]. Dies spricht dafir, dass
Sauerstoff in Nebenreaktionen gebildet wird. Generell tritt verstarkt Kohlenstoffkorrosion bei
Start-/ Stopp-Zyklen auf und es degradiert vornehmlich die Kathode. Kohlenstoffkorrosion tritt
stets in Verbindung mit Katalysatordegradation auf [185] und ist neben dem Potential ebenfalls
stark abhangig von der Temperatur und dem Wasserpartialdruck [200]. Daneben ist die Kohlen-
stoffkorrosion wahrend An-/ Abfahrvorgangen ebenfalls von der Sauerstoff- und Wasserstoffkon-
zentration der Spulmedien abhangig [201]. Neben der Elektrode kann ebenfalls die aus Kohlen-
stoff bestehende Gasdiffusionsschicht korrodieren.

Degradation durch Brennstoffverarmung tritt vornehmlich bei sehr hohen Brennstoffnutzungsgra-
den, hohen Stromdichten, Start-/ Stopp-Zyklen und Anodenspilung mit Luft auf [202]. Die Degra-
dation ist umso drastischer, je starker die Brennstoffe verarmen. Bei starker Brennstoffverarmung
kénnen negative Zellspannungen auftreten, welche zu deutlicher Elektrodenkorrosion durch Re-
aktion mit Wasser oder Wasserelektrolyse flihren kénnen [185; 202; 203]. Lokale Brennstoffver-
armung tritt unter anderem bei Start-/ Stopp-Zyklen auf, wahrend denen der Anodenkanal zeit-
weilig mit einem Spulmedium durchstromt wird. Dadurch bildet sich eine Gasfront innerhalb der
Anodenkanale aus. Abhangig von der Verweilzeit bilden sich nach und nach lokale Bereiche aus,
in denen es zur Brennstoffverarmung kommt. Beim Auftreten einer H,/ O,-Gasfront an der Anode
(Spilmedium Luft) bei gleichzeitigem Vorliegen von O, an der Kathode tritt der ,reverse current
mechanism* auf. Dabei diffundieren durch Korrosion (Gleichung (15-20)) oder Elektrolyse produ-
zierte Wasserstoffprotonen von der Kathode zur Anode [204]. Neben der Aufspaltung von Was-
ser (Gleichung (15-23)) sind weitere Nebenreaktionen mdglich. Dazu zahlen die Oxidation von
Platin (Gleichung (15-24) und (15-25)) sowie die Aufspaltung von Platin in Protonen und Elektro-
nen (Gleichung (15-26)) [205].

3 Eine zusatzliche Anzahl von Reaktionen, die potentiell mit der Degradation in der Brennstoffzelle in Verbindung
gebracht werden kdnnen, ist in [185, Tabelle 1] zu finden.
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H,0 < %02 +2H* 4 2e” U =1,229V (15-23)
Pt + H,0 & PtOH + H* + e~ (15-24)

PtOH & PtO + H* + e (15-25)

Pt & Pt?* + 2e~ (15-26)

In der Literatur herrscht aufgrund unterschiedlicher Testprotokolle bisher Uneinigkeit dartber, ob
Start- oder Abfahrvorgange einen starkeren Degradationseffekt austben.

Bei der Membrandegradation wird zwischen chemischer, mechanischer und thermischer Degra-
dation unterschieden. Bei allen Mechanismen verliert die Membran ihre Strukturintegritat (Locher,
Verdiinnung), wodurch die Zellleistung stark reduziert werden kann [185]. Die chemische Degra-
dation wird durch das in kleinen Mengen in Nebenreaktionen entstehende Wasserstoffperoxid
und daraus wiederum entstehenden Radikalen hervorgerufen [206; 207]. Mechanische Belastun-
gen erfahrt die Membran beim Zyklisieren der Last, der Temperatur oder wahrend des An- und
Abfahrens. Dabei schwillt die Membran an und schrumpft wieder zusammen [208; 209]. Bei der
thermischen Degradation kann es beispielsweise zur Umverteilung der Phosphorsaure kommen.
Dies wird durch eine sinkende Viskositat bei hoheren Temperaturen begunstigt.

Der Verlust von Phosphorsaure aus der Membran durch Verdampfung tritt bei erhéhten Betriebs-
temperaturen und Stromdichten (ab 0,7 A/cm?) auf [185] und ist zusatzlich abhangig von den
Gasvolumenstromen [210]. Die Verdampfungsrate steigt exponentiell mit der Temperatur an,
allerdings sind die Mengen an verlorenem Elektrolyten trotzdem noch vernachlassigbar klein
[191]. Ebenso kann es zum Austrag der Phosphorsaure durch Wasserdampf kommen. Dies tritt
besonders stark auf, sobald der Wasserdampf auskondensiert [211]. Weiterhin kann der Elektro-
Iyt durch die Gasdiffusionsschicht treten und von den Bipolarplatten aufgenommen werden (bei
graphitischen Bipolarplatten). In Untersuchungen von [212] wurden zwischen 10 % und 25 % der
Phosphorsaure in den Bipolarplatten nachgewiesen. Bei zu niedriger Konzentration an Phos-
phorsaure in der Membran verringert sich die Lebensdauer der Zelle [213; 214].

Neben den genannten Deaktivierungsmechanismen sind bestimmte Reformatkomponenten oder
Komponenten in der Luft schadlich fir die Brennstoffzelle. Die Anlagerung von Kohlenmonoxid
auf dem Brennstoffzellenkatalysator ist eine reversible Form der Deaktivierung, die durch Spiilen
der Brennstoffzelle mit beispielsweise Inertgas wieder riickgangig gemacht werden kann. Wah-
rend des An-/ Abfahrens ist mit starker Deaktivierung zu rechnen, wenn Reformat bei zu niedri-
gen Temperaturen an der Anode vorliegt, da dabei verstarkt Kohlenmonoxid auf dem Katalysator
adsorbieren kann [215]. Irreversible Deaktivierung tritt bei Schwefelverunreinigung auf. Ebenso
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beeinflussen Kohlenwasserstoffe im Reformat die Zellleistung einer PEFC negativ. Beispiele da-
fur sind in [26; 216; 217] gegeben.

Ebenfalls sollte stets der Brennstoffzellenbetrieb unter Leerlaufspannung vermieden werden, da
hierbei mit starker Deaktivierung zu rechnen ist [209; 215; 218; 219].

Die Arbeit von Kim et al. [215] behandelt die Thematik der Alterungsbesténdigkeit einer HT-PEFC
bei taglichen Start/ Stopp-Zyklen mit Reformat. Dabei wurde die Zelle bis auf 150 °C aufgeheizt
und bei 120 °C Anode und Kathode zeitgleich mit Brennstoff (1,=1,6) und Luft (1,=2,5) versorgt.
Es folgte ein 12 h-Betrieb bei i=0,2 A/cm2. Danach wurde die Last entkoppelt, die Gasversorgung
gestoppt und die Brennstoffzelle herunterkiihlen gelassen. Weiterhin wurden drei verschiedene
Reformatzusammensetzungen untersucht. Uber 20 Zyklen degradierte die Zelle bei Betrieb mit
reinem Wasserstoff um 170 yV/h, bei Betrieb mit 80 % H», 19,5 % CO,, 0,5 % CO um 160 uyV/h
und bei Betrieb mit 80 % Hy, 16 % CO2, 2,0 % CO und 2,0 % CH; um 270 pV/h. Die starke De-
gradation unter Start/ Stopp-Betrieb wurde auf eine erhdhte Aktivierungsiiberspannung zuriickge-
fihrt. Ebenso provozierten OCV-Bedingungen durch verbliebene Reaktanden an den Elektroden
Katalysatorsintern. Weiterhin wurde vermutet, dass Wasser beim Abkiihlen der Zelle auskonden-
siert ist. Die unterschiedliche Degradation in Abhangigkeit von der Reformatzusammensetzung
wurde mit dem erhdhten Anteil an CO begriindet.

Schmidt und Baurmeister [200] beobachteten eine erhohte Degradation ihrer Celtec®-P 1000
Membran-Elektroden-Einheit nach 240 Start/ Stopp-Zyklen von 0,2 mV/Zyklus oder 11 pV/h. Im
Vergleich dazu degradierte die Zelle unter stationdren Bedingungen mit lediglich 5 pV/h
(T=160 °C, i=0,2 Alcm?, trockener H;). Die verstarkte Degradation bei dynamischem Betrieb wur-
de auf den ,reverse current mechanism* zuriickgefiihrt, der eine erhdhte Kohlenstoffkorrosion der
Kathode hervorrief. Wahrend des Abfahrens der Einzelzelle wurden die Kanale der Bipolarplatten
nicht gespllt. Allerdings wurden wahrend der anschlieRenden Stillstandsphase die Ventile an
Ein- und Austritt offen gelassen, sodass Luft hineindiffundieren konnte.

Hartnig und Schmidt untersuchten eine HT-PEFC mit drei verschiedenen Kathodenmaterialen
unter Start/ Stopp-Bedingungen [205]. Wahrend einer ersten Testreihe wurden die Anodenkanale
der drei Zellen wahrend 150 Start/ Stopp-Zyklen beim Anfahren mit Wasserstoff und beim Abfah-
ren mit Luft gesplilt, sodass sich die kritischen Hy/ Op-Fronten ausbilden konnten. Die Kathode
wurde dabei stédndig mit Luft versorgt. Die Zelle wurde bei 180 °C ohne Last betrieben und alle
90 s zyklisiert. Bei einer Verweilzeit der kritischen Gasfront von ungefahr 3 s innerhalb der Zelle
konnten bei jedem Zyklus deutliche CO,-Peaks gemessen werden, die auf eine starke Kohlen-
stoffkorrosion zurtickzufiihren waren. Die bestandigste Zelle mit einer Platinlegierung auf stabili-
siertem Kohlenstoff wurde in einer zweiten Testreihe taglich zyklisiert (157 Zyklen, 4000 h insge-
samt). Die Betriebsdauer bei 180 °C, i= 0,2 A/cm? und 14,= 1,2, A= 2 betrug 16 h. Danach wurde
die Zelle fiir 8 h herunterkiihlen gelassen und dabei die Kanale der Bipolarplatten nicht gesplilt.
Ebenso wurden die Ein- und Ausgénge der Zelle nicht verschlossen, sodass Luft hineindiffundie-
ren konnte. Uber den Betriebszeitraum konnte eine Degradation von 19 pV/h oder
0,48 mV/Zyklus beobachtet werden. Es wurde argumentiert, dass die grofite Degradation wah-
rend des Abfahrens aufgetreten war, da dort die Verweilzeit der Hy/ O2-Front innerhalb der Zelle
um ein Vielfaches groRer war als wahrend des Anfahrens. Ebenfalls war die Temperatur beim
Abfahren héher, was sich positiv auf die Reaktionskinetik auswirkte.

253



15 Anhang

In der Arbeit von Mogotéguy et al. [220] wurden eine Einzelzelle und ein 500 W, HT-PEFC-Stack
mit Celtec®-P 1000 MEA Uber einen Zeitraum von 1000 h und 674 h unter verschiedenen Be-
triebsbedingungen (stationarer Betrieb, Lastzyklen, Start/ Stopp-Zyklen) betrieben. Die Zelle wur-
de abgefahren, indem das Hy/ CO-Gemisch (1 % CO, Rest Ha, trocken) beim Abkuhlen in der
Anode verblieb, wahrend die Kathode mit N, gespllt wurde. Beim Wiederanfahren wurden Anode
und Kathode mit Stickstoff gesplilt, bevor das H,/ CO-Gemisch und Luft wieder zugegeben wur-
den. Im Kontrast zu der sehr stabilen Leistung bei stationarem Betrieb und den Lastzyklen, ergab
sich eine durchschnittliche Alterung von 1 mV/Zyklus wahrend des Start/ Stopp-Betriebs. Beim
Stack wurde fir das Abfahren zunachst die Last heruntergeschaltet (i=0,02 A/cm?). Danach wur-
de die Luftzufuhr gestoppt und der Abfall der Spannung abgewartet, bevor bei 120 °C die Ano-
denversorgung mit Reformat (70 % Ha, 29 % CO, und 1 % CO) eingestellt wurde. Die Kanale
wurden danach nicht mehr separat durchspilt. Wahrend des Anfahrens wurde nach Erreichen
einer Stacktemperatur von 100 °C Reformat zugegeben und die Last mit i=0,01 A/cm? ange-
schaltet. Ab 120 °C wurde die Luftzufuhr gestartet und anschlieBend die Last weiter gesteigert.
Auf der Stackebene ergab sich eine erhdhte Degradation von 84 uV/h wahrend der ersten vier
Start/ Stopp-Zyklen, die aber keinen signifikanten Einfluss auf den Abfall der Spannung wahrend
des darauffolgenden stationaren Betriebs hatte (30 pV/h im Vergleich zu 39 pyV/h im Betrieb zu-
vor). Im Gegensatz dazu degradierte der Stack nach weiteren drei Start/ Stopp-Zyklen (49 pV/h)
mit durchschnittlich 139 pV/h deutlich starker.

Pinar et al. [211] fihrten 60 Start/ Stopp-Zyklen mit einer HT-PEFC mit Dapozol® G55 Membran-
Elektroden-Einheit der Firma ,Danish Power Systems* durch. Die Anode sowie die Kathode wur-
den dabei durchweg mit Stickstoff gespdlt (0,1 I/min), um kritische H,/O,-Fronten zu vermeiden.
Neben dem Anfahren und dem Abfahren wurde die Zelle ebenfalls im Stillstand bei 100 °C mit N,
durchstromt. Im Betrieb bei 160 °C und Wasserstoff/ Luft (1,= 1,5 und 1= 2) konnte eine Degra-
dation von 57 pyV/h und 2,4 mV/Zyklus beobachtet werden. Beachtenswert war, dass es trotz
dauerhaften Spullens mit Stickstoff wahrend des Abfahrens nahezu 5 h dauerte, bevor die
Zellspannung unter einen Wert von 0,2 V sank. Es wurde vermutet, dass es in diesem Zeitraum
verstarkt zur Kohlenstoffkorrosion kam.

Ein pragnanter Uberblick iiber weitere An-/ Abfahrexperimente und deren Ergebnisse wird in
[189, Tabelle 1] gegeben.

In der Verdffentlichung von Kannan et al. [209] wird als Abfahrstrategie fir einen Fiinfzeller HT-
PEFC Stack vorgeschlagen, erst die Luftzufuhr an der Kathode einzustellen, nach 60 Sekunden
ebenso die Reformatzufuhr auf der Anodenseite zu unterbinden und die Anode mit Stickstoff zu
spulen. Dadurch kam es zu einem raschen Potentialausgleich und folglich einem Absinken der
Klemmspannung. Gestartet wurde mit einem Stickstoffstrom auf der Anodenseite und keinem
Medium auf der Kathodenseite. Bei einer Temperatur von 115 °C wurde dann auf Brenngas
(Anode) und um 30 Sekunden versetzt auf Luft (Kathode) umgestellt. Die Methodik wurde im
zeitlichen Wechsel mit einem H,/ No-Gemisch, bestehend aus 80 Vol.-% H, und 20 Vol.-% N, und
einem Reformat mit der Zusammensetzung 74,8 Vol.-% H,, 25 Vol.-% CO, und 0,2 Vol.-% CO
(beide trocken) wahrend 1562 Zyklen (4160 h) getestet. Bei einer Stéchiometrie von 1,=1,25 und
Ax=2,5 und einer Stromdichte von i= 0,03 A/cm? wurde eine durchschnittliche Degradation von
11 uV/Zyklus gemessen, bei i= 0,25 A/lcm? lag die Degradation bei 26 pV/Zyklus. Beim Vergleich
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der Degradation mit Daten eines HT-PEFC Stacks bei stationarem Betrieb (1600 h) wurde fest-
gestellt, dass diese unter Anwendung der entwickelten Strategien nicht héher war als im stationa-
ren Betrieb. Demgegeniiber wurde eine deutlich erhéhte Deaktivierung der Zelle unter OCV-
Bedingungen beobachtet, welche die Spannung im Durchschnitt um 133 uV/Zyklus absinken liel3.
Die signifikante Deaktivierung unter OCV-Bedingungen wurde mit einer verminderten Gasdichtig-
keit der Membran und folglich einem erhéhten Gascrossover begriindet. Ebenso wurden Kohlen-
stoffkorrosion und Verlust der elektrochemisch aktiven Oberflache identifiziert.

Shen et al. [221] untersuchten Moglichkeiten zum An- und Abfahren einer PEFC. Die Autoren
verweisen dabei explizit auf die Problematik einer sich ausbildenden H,/ O,-Front beim Spulen
der Anode mit Luft. Diese flhrt zu starken Potentialunterschieden zwischen Anode und Kathode
und damit verstarkt zur Degradation. Die effektivste Methodik wahrend des Anfahrens war, den
Anodenkanal mit Stickstoff zu spilen, bevor Wasserstoff hinzugegeben wurde. Weiterhin wird
darauf hingewiesen, dass méglichst hohe Volumenstrome an Wasserstoff/ Luft gewahlt werden
sollten, falls eine Hy/ O,-Front nicht vermieden werden kann. Wahrend des Abfahrprozesses tritt
die Problematik der H,/ O,-Front ebenfalls auf. Allerdings ist eine Stickstoffsplilung wahrend des
Abfahrens nicht effektiv, da H, stark auf dem Katalysator absorbiert und erst bei langer Spildauer
vollstandig ausgetragen werden kann. Daher bot sich die Kopplung einer Dummy-Last an.
Dadurch wurden die Reaktanden verbraucht und das Potential beider Elektroden auf ein ahnli-
ches Niveau gesenkt.

In der Arbeit von Kim et al. [222] werden An- und Abfahrstrategien mittels des Einsatzes von
Dummy-Lasten diskutiert. Beste Zellstabilitdt wurde erreicht, wenn wahrend des Anfahrens eine
Dummy-Last nach der Zugabe von Wasserstoff in den Anodenkanal angelegt wurde. Der Was-
serstoff reagierte mit dem verbliebenen Sauerstoff auf der Kathodenseite und senkte somit das
Zellpotential und die Gefahr der Elektrodenkorrosion. Dadurch konnten hohe Potentiale durch
kritische Hy/ O,-Fronten minimiert werden. Wahrend des Abfahrens wurde, analog zur Methodik
aus [221], eine Dummy-Last angelegt, um das Potential zwischen den Elektroden auszugleichen.
Dazu wurde dem Anodenkanal eine gewisse Zeit (hier 10 s) weiterhin Wasserstoff zugegeben,
nachdem der Luftstrom auf der Kathodenseite bereits gestoppt worden war. Die Ergebnisse zeig-
ten eine deutlich reduzierte Degradation nach 1200 Start/ Stopp-Zyklen bei der Zelle mit Dummy-
Last im Vergleich zu der ohne.

Perry et al. [192] verwendeten ebenfalls Dummy-Lasten zum An- und Abfahren der Brennstoffzel-
le und konnten damit eine sehr geringe Degradationsrate von 4 pV/Zyklus bei mehr als 12000
Zyklen erreichen. Im Vergleich dazu degradierte ihr Stack, der wahrend des An- und Abfahrens
mit Wasserstoff/ Luft gespult wurde, mit 100 pV/Zyklus.

Yu et al. [223] verwendeten ebenfalls eine Dummy-Last zum Abfahren ihrer Zelle. Die Last wurde
angeschlossen um bei weiterer Wasserstoffzufuhr an der Anode den Sauerstoff an der Kathode
zu verbrauchen. Dabei untersuchten sie wahrend 1500 Zyklen zusatzlich den Einfluss von ge-
schlossenen Ventilen am Kathodenein- und -ausgang. Die Autoren berichten, dass die Degrada-
tion der Zelle signifikant reduziert werden konnte, wenn die Ventile geschlossen waren. Dies au-
Rerte sich in einem halbierten Verlustverhaltnis** der elektrochemisch aktiven Oberflache nach
1500 Zyklen.

4 Die Definition ist in [223] zu finden.
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Die Ergebnisse der Arbeit von Jo et al. [224] zeigen einen positiven Effekt auf die Zellstabilitat,
wenn wahrend des Anfahrens der Zelle zunachst Wasserstoff auf der Anodenseite zuzugeben
und verzdgert (hier 3 s) Luft auf der Kathodenseite. Im Vergleich mit einer Zelle, bei der Wasser-
stoff und Luft =zeitgleich hinzugegeben wurden, konnte die Degradationsrate von
0,68 mA/cm?/Zyklus auf 0,47 mA/cm?/Zyklus bei 1200 Zyklen und damit um ungefahr 30 % ge-
senkt werden. Der positive Effekt wurde durch verminderte Kohlenstoffkorrosion und Katalysa-
tordegradation begriindet. Die Abfahrprozedur bestand erneut darin, die Luftzugabe vor der Was-
serstoffzugabe zu beenden, um mittels einer Dummy-Last die Zellspannung schnell abzubauen.
Nachdem auch die Wasserstoffzufuhr beendet war, wurden Anode und Kathode zusatzlich mit
Luft gespuilt (20 s).

Abseits der bisher diskutierten Mdglichkeiten zum An-/ Abfahren der Brennstoffzelle verfolgen
Engl et al. eine neue Methodik [225; 226]. In ihren Tests splilten sie die Anode wahrend des An-
fahrens zunachst mit einem Wasserstoff/ Kohlenmonoxid-Gemisch und spater wahrend des Ab-
fahrens mit reinem Sauerstoff beziehungsweise Luft (jeweils 180 s). Die Kathode wurde iber den
gesamten Zeitraum mit Sauerstoff beziehungsweise Luft durchspllt. Die Ergebnisse aus [225]
zeigen deutlich, dass die Kohlenstoffkorrosion der Kathode mit zunehmendem CO-Gehalt (getes-
tet zwischen 1-10 Vol.-%) im Reformat abnahm (gemessen an der Menge austretenden Kohlen-
dioxids). Der Effekt war deutlicher fir das Abfahren als das Anfahren, hatte aber in beiden Fallen
einen positiven Einfluss. So konnte im Vergleich zum Betrieb mit reinem Wasserstoff und Sauer-
stoff bei Verwendung eines Reformats mit 10 Vol.-% CO wahrend des Anfahrens zwischen 16 %
und 39 % weniger Kohlenstoff korrodiert werden, wahrend des Abfahrens zwischen 81 % und
87 %. Die verminderte Kohlenstoffkorrosion an der Kathode wurde damit begriindet, dass durch
einen hoheren Kohlenmonoxidpartialdruck im Reformat ein groRerer Anteil der aktiven Katalysa-
torzentren wahrend des Startens und Abfahrens durch CO belegt werden konnten. Dadurch
standen diese Zentren nicht mehr zur Wasserstoffadsorption zur Verfligung. Wahrend des Splil-
vorgangs mit Reformat (Anfahren) und Sauerstoff beziehungsweise Luft (Abfahren) kam es so
nur vereinzelt zur Wasserstoffoxidation, welche zu Anodenpotentialen fihrt, die eine Kohlenstoff-
korrosion auf der Kathode provozieren. Der Effekt war deutlicher wahrend des Abfahrens als
wahrend des Anfahrens, da CO beim Anfahren und damit bei héheren Temperaturen (hier
180 °C) mit der schnell ablaufenden H,-Oxidation konkurrieren muss. Wahrend des Abfahrens
hingehen war die aktive Oberflache bereits mit einer gréReren Menge an Kohlenmonoxid gesat-
tigt, wodurch folglich weniger Wasserstoff oxidiert wurde. Zeitgleich wurde ein Teil des Sauer-
stoffs ebenfalls zur CO-Oxidation genutzt. In [226] wurde in Ergadnzung zu [225] neben dem Ein-
fluss des CO-Gehalts im Reformat die Zelltemperatur (80 °C, 120 °C, 160 °C), der Spulvolumen-
strom (12 In/h, 18 In/h, 24 Ixy/h) und eine Befeuchtung des Reformatstroms untersucht. Es stellte
sich heraus, dass sowohl wahrend des Starts, als auch wahrend des Abfahrens die niedrigste
Zelltemperatur, der héchste Volumenstrom und der héchste CO-Gehalt die geringste Kohlen-
stoffkorrosion hervorriefen. Der Einfluss der Zelltemperatur war am starksten ausgepragt. Dieser
Zusammenhang galt unabhangig von der Befeuchtung des Anodengases. In einem weiteren Alte-
rungstest wurden die Zellen 50-mal an- und abgefahren. Es konnte beobachtet werden, dass die
Menge an korrodiertem Kohlenstoff bei Betrieb mit 10 Vol.-% CO und 90 Vol.-% H,; um 30 %
wahrend des Anfahrens und um 64 % wahrend des Abfahrens geringer war im Vergleich zum
Betrieb mit 10 Vol.-% N, und 90 Vol.-% H,. Die Zugabe von CO hatte ebenfalls einen positiven
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Einfluss auf die elektrochemisch aktive Flache, die Stromdichteverteilung innerhalb der Zelle und
die Polarisationskurve.

Eine weitere Methodik, welche in dem Patent von Zhang et al. [227] dargestellt ist, beinhaltet das
Spulen der Bipolarplattenkanale beider Elektroden mit Wasserstoff in Kombination mit dem Ein-
satz einer Dummy-Last.

Weitere Methoden, wie beispielsweise die Zirkulation des Anodenabgases, das Spulen der Kana-
le mit Wasserstoff oder ein Kurzschluss zum Abbau der Klemmspannung werden in der Rezensi-
on von Yu et al. [189] genannt und sind dort Gbersichtlich in Tabelle 4 dargestellt.

Diskussion

Die bekannten Deaktivierungsmechanismen bei Hochtemperatur-Polymerelektrolyt-Brenn-
stoffzellen lassen sich in Katalysatordegradation, Kohlenstoffkorrosion, Brennstoffverarmung,
Membrandegradation und Elektrolytdegradation unterteilen. Aufgrund der transienten Betriebs-
bedingungen ist wahrend des An- und Abfahrens der Brennstoffzelle verstarkt mit Degradation zu
rechnen. In der Literatur wird vornehmlich die Kohlenstoffkorrosion auf der Kathode als Hauptde-
aktivierungsgrund genannt. Versuche, die Brennstoffzelle mit gleichzeitiger Zugabe der Reaktan-
den anzufahren und mit Luft oder ohne Spiilen abzufahren, ergaben eine deutliche Verschlechte-
rung der Zellleistung. Moglichkeiten, die Degradation bei Start/ Stopps zu minimieren, liegen auf
der Material- oder Systemstrategieebene. Es wurde eine Reihe von Systemstrategien mit dem
Ziel entwickelt, die Klemmspannung wahrend des An-/ Abfahrens mdglichst schnell abzusenken.
Dadurch sollen schadliche OCV-Bedingungen und kritische Hy/ O,-Fronten an der Anode ver-
mieden oder minimiert werden. Die Strategien umfassten das Spiilen der Anode/ Kathode mit
Stickstoff oder Wasserstoff, das zeitlich versetzte Spllen der einzelnen Kanale mit Reaktanden
sowie die Anwendung einer Dummy-Last zur Reduzierung der Zellspannung. Falls es verfahrens-
technisch nicht anders losbar ist, bietet sich das Spiilen mit mdglichst hohen Volumenstrémen
an, um die Verweilzeit der kritischen Hy/ O,-Front zu minimieren. Das Spulen mit Stickstoff ist fir
mobile Anwendungen aufgrund eines zusatzlichen Speichers nicht attraktiv. Als verfahrenstech-
nisch einfache Losung bietet sich daher an eine Dummy-Last zu verwenden, um bei An-/ Abfahr-
vorgangen die Zelldegradation zu minimieren. Ein vollstdndig neuer und fur den Einsatz in
Brennstoffzellensystemen interessanter Ansatz aus [225; 226] umfasst die Mdglichkeit, einen
stabilen Zellbetrieb wahrend des An-/ und Abfahrens durch das Spulen mit Reformat mit hohen
Kohlenmonoxidkonzentrationen zu realisieren.
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15.7 Erganzende Informationen zu Kapitel 9

15.7.1 Temperaturprofile wahrend des Abfahrvorgangs des Brenngaserzeu-

gungssystems
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Abbildung 15.16: Fluid- und Wandtemperaturen im autothermen Reformer wahrend des Abfahrvorgangs. Als

Spulmedium wurde Wasserdampf mit 10000 g/h gewahlt. Nach Ty,.;; wurden 20000 In/h Luft
dem Reformer zugegeben.
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Abbildung 15.17: Fluid- und Wandtemperaturen im Wassergas-Shift-Reaktor wahrend des Abfahrvorgangs. Als

Spiilmedium wurde Wasserdampf mit 10000 g/h gewahlt. Nach Tj,.;; wurden 20000 In/h Luft
dem Reformer zugegeben.
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Abbildung 15.18: Fluid- und Wandtemperaturen im Katalytbrenner wahrend des Abfahrvorgangs. Als Spilmedium

wurde Wasserdampf mit 10000 g/h gewahlt. Nach Ty, wurden 20000 In/h Luft dem Reformer
zugegeben.

1200 - — Mischkammer - - Erste Umkehrung, POX Wand
- - Mischkammer Wand — Zweite Umkehrung, POX
POX - - Zweite Umkehrung, POX Wand

e
POX Wand — Zweite Umkehrung, Rest
— Erste Umkehrung, POX - - Zweite Umkel

rung, Rest Wand

1000
W Feommmmeees
5 800 T e
[0} Sl TSRS “c_\ _________________ 7ﬁ_>"-—..
£ 600 Punkt Punkt 2
g -._‘ / =a
|_

400

200 L Il 1 |

0 500 1000 1500 2000 2500
Zeit/ s

Abbildung 15.19: Fluid- und Wandtemperaturen im autothermen Reformer wahrend des Abfahrvorgangs. Als
Spulmedium wurde Luft/ Wasserdampf mit 10000 In/h Luft und 10000 g/h Wasserdampf ge-
wahlt. Nach Ty, wurde die Wasserdampfzufuhr unterbunden.
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Abbildung 15.20: Fluid- und Wandtemperaturen im Wassergas-Shift-Reaktor wahrend des Abfahrvorgangs. Als

Splilmedium wurde Luft/ Wasserdampf mit 10000 In/h Luft und 10000 g/h Wasserdampf ge-
wahlt. Nach Ty, wurde die Wasserdampfzufuhr unterbunden.
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Abbildung 15.21: Fluid- und Wandtemperaturen im Katalytbrenner wahrend des Abfahrvorgangs. Als Spilmedium

wurde Luft/ Wasserdampf mit 10000 In/h Luft und 10000 g/h Wasserdampf gewahlt. Nach Ty,
wurde die Wasserdampfzufuhr unterbunden.
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Abbildung 15.22: Verbesserung (a): kurze Abfahrdauer. Temperaturverlaufe im Wassergas-Shift-Reaktor. Im Fall
mit zusatzlichem Luftstrang wurde zunachst mit 10000 In/h Luft und 500 g/h Wasserdampf ge-
spult. Nach T,;; wurden zusatzlich 10000 In/h Luft hinzugegeben. Im Fall ohne zusatzlichen

Luftstrang wurde von Anfang an mit 20000 In/h Luft und 500 g/h Wasserdampf gespuilt. Nach
Tyrie Wurde die Wasserzufuhr gestoppt.
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Abbildung 15.23: Verbesserung (a): kurze Abfahrdauer. Temperaturverlaufe im Katalytbrenner. Im Fall mit zu-
satzlichem Luftstrang wurde zunachst mit 10000 In/h Luft und 500 g/h Wasserdampf gespilt.
Nach Ty,;; wurden zusatzlich 10000 In/h Luft hinzugegeben. Im Fall ohne zusétzlichen Luft-

strang wurde von Anfang an mit 20000 In/h Luft und 500 g/h Wasserdampf gesplilt. Nach Ty,
wurde die Wasserzufuhr gestoppt.
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Abbildung 15.24: Temperaturverlaufe im Katalytbrenner wahrend der Warmwasserproduktion mit 500 g/h oder
10000 g/h Wasser. Als Spllmedium wurden 10000 In/h Luft gewahilt.

Detaillierte Beschreibungen der Abbildungen und Diskussion der gezeigten Ergebnisse kdnnen in
[145] nachgelesen werden.
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16 Vermerk zu Veroffentlichungen und studenti-
schen Arbeiten im Rahmen der Dissertation

Im Zusammenhang mit der Abfassung der Dissertation wurde eine Reihe von Teilergebnissen im
Vorfeld veréffentlicht. Die folgende Tabelle nennt die Titel der Verdffentlichungen und die Quel-
len. Ebenfalls ist angegeben, an welcher Stelle die Ergebnisse der Verdffentlichungen in dieser
Dissertation verwendet wurden.

Tabelle 16-1:  Verdffentlichungen im Rahmen der Dissertation.
Verwendung in
Autor Titel Jahr Quelle
dieser Arbeit

D. Krekel, R. C. Strategien fiir den optimierten Betrieb Chemie Ingeni-
Samsun, J. Pasel | von Brennstoffzellensystemen als Hilfs- | 2014 eur Technik; Kapitel 5
etal. stromaggregate [228]

Optimization of Shutdown Procedures for 249" ACS Na-
K.D. Fong, D. Water-Gas Shift Catalysts in High Tem- tional Meeting &

2015 - Kapitel 6

Krekel perature Polymer Electrolyte Fuel Cell Exposition;

Systems [229]

Investigation of Operating Parameters in
D. Krekel, R. C. vestgat peraiing ! ECS Transac-

Conjunction with Catalyst Deactivation of .
Samsun, J. Pasel 2015 tions; Kapitel 5, 6

the Water-Gas Shift Reactor in a Fuel
etal. [160]

Cell System
D. Krekel, R. C. Operating Strategies for Fuel Processing Applied Energy:
Samsun, J. Pasel Systems with a Focus on Water-Gas 2016 Kapitel 5, 6, 7

etal.

Shift Reactor Stability

[162]

Weiterhin wurde eine Anzahl an studentischen Arbeiten betreut, deren Ergebnisse zum Teil in die
Dissertation einflossen. Dabei handelt es sich um die Arbeiten, welche in Tabelle 16-2 zusam-

mengefasst sind.

263



16 Vermerk zu Veréffentlichungen und studentischen Arbeiten im Rahmen der Dissertation

Tabelle 16-2: Betreute studentische Arbeiten im Rahmen der Dissertation.
Verwendung in
Autor Hochschule | Arbeit Titel Jahr Quelle | .
dieser Arbeit
Experimental Studies and
Dynamic Modeling of Shut-
K. D. Stanford Prakti-
down Procedures for High 2014 [159] Kapitel 6
Fong University kumsbericht
Temperature Polymer Electro-
lyte Fuel Cell Systems
Experimentelle Untersuchung
von Parametern zum Betrieb
Hochschule | Bache- ) ) )
T. Kath eines Wassergas-Shift- 2015 [230] Kapitel 6
Mannheim lorarbeit
Reaktors in einem Brennstoff-
zellensystem
Simulation und Entwicklung
D. RWTH Bache- von Abfahrstrategien eines
2015 [145] Kapitel 4.2, 9
Saner Aachen lorarbeit HT-PEFC-Systems mit Kero-
sinreformierung
Experimental Investigation of
Fachhoch- the Effect of Oxygen Addition
K. Studienar-
schule on the Activity/ Stability of the 2016 [164] Kapitel 7
Prasad beit
Aachen Water-Gas Shift Reactor in a
Fuel Cell System
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