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ENTSCHWEFELUNG VON MITTELDESTILLATEN FUR DIE ANWENDUNG IN MOBILEN
BRENNSTOFFZELLEN-SYSTEMEN

von Jochen Latz

KURZFASSUNG

Der Einsatz von Brennstoffzellen fur die Bordstromversorgung in Flugzeugen, Schiffen und
LKW bietet sich an, um die Energieeffizienz zu verbessern und den steigenden Bedarf an
elektrischer Energie zu decken. Um Brennstoffzellen mit den an Bord verfiigbaren Mitteldes-
tillaten zu betreiben, wird der Kraftstoff mit dem Prozess der katalytischen Reformierung in
ein wasserstoffreiches Gas umgewandelt. Da die Katalysatoren sowohl im Reformer als
auch in der Brennstoffzelle durch die im Kraftstoff enthaltenen Schwefelverbindungen deakti-
viert werden, ist eine Entschwefelung des Kraftstoffs notwendig.

Wahrend Dieselkraftstoffe fir den Stralenverkehr in der EU raffinerieseitig entschwefelt
werden, darf Kerosin weltweit bis zu 3000 ppm und Bunkergasdl zum Betrieb von Binnen-
schiffen in der EU bis zu 1000 ppm Schwefel enthalten. Folglich ist fiir den Einsatz von
Brennstoffzellen-APUs in Flugzeugen und Schiffen eine Entschwefelung an Bord erforder-
lich. Da die in Raffinerien eingesetzte hydrierende Entschwefelung fiir die mobile Anwen-
dung nicht geeignet ist, war das Thema dieser Arbeit, einen alternativen Prozess zu entwi-
ckeln und dessen technische Umsetzbarkeit nachzuweisen.

Dazu wurde eine Vielzahl in der Literatur diskutierter Verfahren im Hinblick auf ihre Anwen-
dung in Brennstoffzellen-APUs bewertet und vier potentiell geeignete Verfahren fur Detailun-
tersuchungen ausgewahlt. In Laborversuchen wurde nachgewiesen, dass die Adsorption in
Kombination mit der destillativen Abtrennung oder der Pervaporation zur Entschwefelung
von Kerosin geeignet ist. AuBerdem zeigte die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger
Uiberzeugende Ergebnisse im Labormafistab.

Um die technische Anwendbarkeit in Brennstoffzellen-APUs zu priifen, wurden die drei Ent-
schwefelungsprozesse im Hinblick auf den erforderlichen Energieaufwand, die Baugrofie
sowie die Dauerhaltbarkeit bewertet, wobei die hydrierende Entschwefelung mit Vorséttiger
die besten Ergebnisse zeigte. Wéhrend die technische Anwendung des Prozesses aus Ad-
sorption und Pervaporation weitere Forschungsarbeiten erfordert, ist der Prozess aus Ad-
sorption und destillativer Abtrennung vor allem aufgrund des hohen Energiebedarfs nicht
wirtschaftlich.

Zuletzt wurde die technische Anwendbarkeit der hydrierenden Entschwefelung mit Vorsatti-
ger mit einer Pilotanlage fiir eine Brennstoffzellen-APU mit einer Leistung von 5 kW, auch
Uber den Labormafstab hinaus demonstriert. Damit wurde das Ziel, einen geeigneten Pro-
zess fir die Entschwefelung von Kerosin in Brennstoffzellen-APUs zu entwickeln, erreicht.

Fir Bunkergasol haben die Untersuchungen dagegen gezeigt, dass die Entschwefelung in
Brennstoffzellen-APUs auch mit den verfligbaren alternativen Ansatzen zur Entschwefelung
derzeit nicht mdéglich ist.






DESULFURIZATION OF JET FUEL AND MARINE GAS OIL FOR APPLICATION IN
MoBILE FUEL CELL SYSTEMS

by Jochen Latz

ABSTRACT

Fuel cells are well suited for generating on-board power supply in aircraft, ships and heavy
goods vehicles to improve the energy efficiency and to cover rising demands for electrical
energy. In order to operate fuel cells with the fuels available on board, the fuel is converted
into a hydrogen-rich gas by a process of catalytic reforming. Since both the catalysts in the
reformer and also in the fuel cell are deactivated by the sulfur compounds contained in the
fuel, the fuel must be desulfurized.

Whereas diesel fuel for road vehicles within the EU is already desulfurized at the refinery, jet
fuel is permitted to have up to 3000 ppm of sulfur worldwide and marine gas oil for fuelling
vessels on inland waterways can contain up to 1000 ppm in the EU. Consequently, on-board
desulfurization is required for the use of fuel cell auxiliary power units (APUs) on aircraft and
ships. Since the hydrodesulfurization process used in refineries is not suitable for mobile
applications, the present work had the aim of developing alternative processes and determin-
ing their technical feasibility.

To this end, a large number of processes discussed in the literature were assessed with re-
spect to their application in fuel cell APUs and four potentially suitable processes selected for
detailed investigation. Laboratory tests revealed that adsorption in combination with separa-
tion by means of distillation or pervaporation is a suitable process for the desulfurization of jet
fuel. Additionally, hydrodesulfurization with presaturation provided convincing results on a
laboratory scale.

In order to verify the technical applicability of fuel cell APUs, three desulfurization processes
were assessed with respect to energy demand, size and durability. Of these processes, hy-
drodesulfurization with presaturation provided the best results. Whereas the technical appli-
cation of the process consisting of adsorption and pervaporation requires further research
work, the process of adsorption and separation by means of distillation is not economically
feasible, above all due to the high energy demand.

Finally, the technical applicability of hydrodesulfurization with presaturation was demon-
strated in a pilot plant for a fuel cell APU with a power of 5 kW, going beyond the laboratory
scale. The aim of developing a suitable process for the desulfurization of jet fuel in fuel cell
APUs has thus been achieved.

However, the investigations on marine gas oil showed that desulfurization in fuel cell APUs is
not possible at present even with the alternative desulfurization approaches currently avail-
able.
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1 Einleitung

Die Erderwédrmung und die damit verbundenen Folgen fir den Lebensraum auf der Erde
werden zunehmend als eine der gréfiten globalen Bedrohungen wahrgenommen. Steigende
Temperaturen, der Riickgang der eisbedeckten Flachen sowie das Ansteigen der Meeres-
spiegel lassen keinen Zweifel an der Erwadrmung des Erdklimas. Elf der zwolf letzten Jahre
(1995 — 2006) gehorten zu den warmsten zwolf Jahren seit dem Beginn der flachendecken-
den Wetteraufzeichnungen im Jahr 1850 [1]. Mit einer Wahrscheinlichkeit von mehr als 90 %
kann diese Veranderung des Klimas auf den anthropogenen AusstoR von Treibhausgasen
zurlickgefiihrt werden [2, S. 4]. Da der weltweite Verbrauch an fossilen Brennstoffen und
damit der AusstoR von Treibhausgasen weiter wachst, steigt deren Konzentration in der At-
mosphére immer schneller an und beschleunigt den Effekt (Abb. 1-1).
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Abb. 1-1:  Globale Emissionen anthropogener Treibhausgase von 1970 bis 2004 [2]

Im Zeitraum zwischen 1970 und 2004 sind die durch Menschen verursachten Treibhausgas-
emissionen um 70 % gestiegen. Im Falle einer Fortsetzung dieser Entwicklung werden die
Konsequenzen nicht durch Anpassungsmaflinahmen an die neuen klimatischen Bedingun-
gen ausgeglichen werden kénnenn [3]. Die Landwirtschaft wird durch Uberschwemmungen,
Starkregen und Dirren wesentlich beeintrachtigt. Insbesondere 6konomisch schwache Lan-
der haben nur begrenzte Mdglichkeiten, sich an die neuen Bedingungen anzupassen, die
durch das stark steigende Risiko extremer Wetterereignisse verursacht werden.

Um die Folgen des Klimawandels auf ein weitgehend beherrschbares Mal zu begrenzen, ist
ein grundlegendes Umdenken in der Energienutzung erforderlich. Neben dem Ausbau er-
neuerbarer Energien ist die effizientere Nutzung fossiler Energiequellen von zentraler Bedeu-
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tung. Dies wird politisch unter anderem durch Férderung von Forschungsprogrammen und
durch Festschreiben von CO,-Reduktionszielen unterstitzt, die in Form eines CO,-
Zertifikathandels umgesetzt werden. Daraus resultiert ein wirtschaftlicher Anreiz, die Ener-
gieeffizienz zu steigern und in die Entwicklung moderner Energiewandlungsprozesse zu in-
vestieren. Auch die steigende gesellschaftliche Bereitschaft, hdhere Preise fir weniger kli-
maschéadliche Produkte zu akzeptieren, treibt diese Entwicklung an.

Ein weiterer treibender Faktor zur Steigerung der Energieeffizienz sind die steigenden Kos-
ten der Energietrdger. Unter anderem hat die hohe Nachfrage nach Rohél, die vor allem
durch den schnell ansteigenden Weltenergiebedarf und die begrenzten Férderkapazitaten
begriindet ist, in den vergangenen Jahren zu einer Vervielfachung des Olpreises gefiihrt.
Auch wenn die Forderkapazitaten mittelfristig ausgebaut werden kénnen, wird sich die For-
derrate aufgrund der begrenzten Rohdlreserven nicht immer weiter steigern lassen. Das Ma-
ximum der Olférderrate wird zwischen 2015 und 2025 erwartet [4]. Aufgrund der anschlie-
Renden Verknappung des Rohstoffs ist langfristig nicht mit sinkenden Olpreisen zu rechnen.
Diese Perspektive hat zur Folge, dass derzeit vermehrt in neue, effizientere Technologien
zur Energieumwandlung investiert wird. Um die Technologiefiihrerschaft in diesem strate-
gisch wichtigen Markt zu sichern, wird diese Entwicklung in der EU durch politisch motivierte
Energieeffizienzoffensiven unterstitzt.

1.1 Motivation

Im Transportsektor haben Brennstoffzellen ein groRes Potential zur Steigerung der Energie-
effizienz, da sie im Gegensatz zu Verbrennungskraftmaschinen eine effizientere Umwand-
lung von chemischer Energie in elektrische erméglichen. Neben dem héheren Wirkungsgrad
gehdren geringere Gerduschemissionen und ein verminderter Schadstoffaussto? zu den
Vorteilen dieser Technologie.

Neben der Erzeugung der Antriebsenergie bietet sich die Anwendung von Brennstoffzellen
zur Bordstromerzeugung in Flugzeugen, Schiffen und Kraftfahrzeugen an. In Flugzeugen
werden heute Bordstromaggregate (APUs — Auxiliary Power Units) auf Basis von Gasturbi-
nen eingesetzt, die jedoch nur einen elektrischen Wirkungsgrad von ca. 15 % erzielen [5].
Durch die zunehmende Elektrifizierung der Nebenaggregate in Flugzeugen und Fahrzeugen
kommt einer effizienteren Stromversorgung mit Brennstoffzellen-APUs eine immer gréRere
Bedeutung zu [6, S. 499f.]. Brennstoffzellen-APUs kdnnen Wirkungsgrade zwischen 35%
und 41% erreichen [6, S. 524f.]. In Schiffen kann durch den Einsatz von Brennstoffzellen-
APUs der Schadstoffaussto3 wahrend der Liegezeit im Hafen stark reduziert werden, da das
Antriebsaggregat wahrend dieser Zeit nicht zur Stromerzeugung betrieben werden muss.
Insbesondere in der Umgebung von Héafen und Flughdfen wird eine Verringerung des
SchadstoffausstoRes wahrend der Standzeiten zunehmend gefordert. Daher haben beson-
ders die Flugzeugindustrie und die Schifffahrtsindustrie gro3es Interesse an dieser Techno-
logie.

Um einen zusétzlichen Energietrdger an Bord zu vermeiden und den Aufbau einer Wasser-
stoffinfrastruktur zu umgehen, muss die Brennstoffzellen-APU mit demselben Kraftstoff wie
das Antriebsaggregat betrieben werden kénnen. Fir Anwendungen im Transportsektor sind
Hochtemperatur-Polymermembran-Brennstoffzellen (HT-PEFC) aufgrund ihrer guten dyna-
mischen Charakteristiken besonders geeignet [6, S. 503f.]. Da HT-PEFCs mit Wasserstoff
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1.1 Motivation

betrieben werden, muss der vorhandene flissige Kraftstoff an Bord durch den Prozess der
Reformierung in ein wasserstoffreiches Gas umgewandelt werden. Wahrend die Reformie-
rung groRindustriell beherrscht wird, ist bisher kein marktfahiges Brenngaserzeugungssys-
tem fir mobile Brennstoffzellensysteme verfiigbar. Die zentralen Herausforderungen zur
Markteinflhrung dieser Technologie sind

o die Gewahrleistung der Dauerhaltbarkeit des Reformers, die vor allem durch Kohlenstoff-
ablagerungen und in Folge dessen durch die mangelnde Langzeitstabilitdt des Katalysa-
tors begrenzt wird,

o die Steigerung der volumen- und gewichtsspezifische Leistung, um zu der herkémmlichen
Technologie aufzuschliel3en,

e und die Bereitstellung eines Aufbereitungssystems zur Entschwefelung des Kraftstoffs.

Wahrend fur den StralRenverkehr in der europdischen Gemeinschaft hochreine Kraftstoffe
mit weniger als 10 ppm Schwefel zur Verfiigung stehen, kann Kerosin bis zu 3000 ppm und
Dieselkraftstoff fuir die Binnenschifffahrt bis zu 1000 ppm Schwefel enthalten. Da die Adsorp-
tion von Schwefelverbindungen teilweise zu einer irreversiblen Deaktivierung der Katalysato-
ren im Reformer und in der Brennstoffzelle fuhrt [7, S. 18; 8], ist der Kraftstoff vor der Refor-
mierung zu entschwefeln. Der Reformer kann Kraftstoffe mit einem Schwefelgehalt von bis
zu 12 ppm ohne Schédigung des Katalysator verarbeiten [9, S. 4849]. Wird dem autother-
men Reformer ein Kraftstoff mit 10 ppm Schwefel zugefiihrt, enthalt das Produktgas durch
die chemische Umwandlung und durch die Zumischung von Wasser und Luft noch etwa 1
ppm Schwefelwasserstoff. Je nach eingesetztem Brennstoffzellentyp ist es erforderlich, vor
der Brennstoffzelle einen weiteren Entschwefelungsschritt auf einen Schwefelgehalt im zwei-
stelligen ppb Bereich vorzusehen.

Die Abtrennung des Schwefelwasserstoffs aus dem Produktgasstrom des Reformers durch
Adsorption ist Stand der Technik. Dagegen ist bisher keine technisch umsetzbare Technolo-
gie zur Entschwefelung der flissigen Kraftstoffe Kerosin und Diesel in mobilen Systemen
bekannt. Industriell wird in der Raffinerietechnik die hydrierende Entschwefelung eingesetzt,
um Mineral6lfraktionen zu entschwefeln. Aufgrund der aufwéndigen Kreislauffihrung eines
Wasserstoffstroms ist das Verfahren nicht fur die mobile Anwendung in Brennstoffzellensys-
temen geeignet.

Da die fortschreitende Entwicklung von Brennstoffzellen-APUs einen alternativen Entschwe-
felungsprozess erfordert, werden neue Ansétze zur Entschwefelung derzeit intensiv unter-
sucht [10; 11, S. 446ff.]. Dazu gehdren beispielsweise die Entschwefelung durch Adsorption
in der Flussigphase, durch Pervaporation, die Extraktion mit ionischen Flussigkeiten sowie
Weiterentwicklungen der hydrierenden Entschwefelung. Diese Verfahren wurden jedoch bis
auf die Pervaporation zur Naphtaentschwefelung bisher alle nicht Gber den LabormafRstab
hinaus erprobt. Fur die technische Umsetzung von Brennstoffzellen-APUs ist die Entwicklung
eines geeigneten Entschwefelungsprozesses daher notwendige Voraussetzung.

In der Abteilung Brenngaserzeugung und Systemtechnik des Instituts fiir Energieforschung —
Brennstoffzellen (IEF-3) der Forschungszentrum Jilich GmbH wurde ein Reformer zum Be-
trieb von Brennstoffzellen-APUs mit Kerosin und Dieselkraftstoff entwickelt. Durch die com-
putergestitzte Entwicklung eines neuen Mischkammerdesigns konnte die Langzeitstabilitat
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mit kommerziellen, schwefelfreien Kraftstoffen auf Gber 2000 h gesteigert und Probleme
durch Verkokungen beseitigt werden. Zur Bereitstellung eines marktfahigen Brenngaserzeu-
gungssystems liegt der Schwerpunkt der Reformerentwicklung derzeit auf den folgenden
Bereichen:

o Auf Basis der Betriebserfahrungen wird die Langzeitstabilitat auf den Zielwert von 5000 h
gesteigert.

e Das Design ist zur Reduzierung der Material- und Herstellkosten sowie zur Steigerung
des Leistungsgewichtes zu optimieren.

e Zur Darstellung der vollstandigen Prozesskette ist die Bereitstellung eines technisch um-
setzbaren Entschwefelungsprozesses erforderlich.

1.2 Zielsetzung und Gliederung der Arbeit

Die hier beschriebene Arbeit befasst sich mit der analytischen und experimentellen Untersu-
chung von Ansétzen zur Entschwefelung von Mitteldestillaten in mobilen Brennstoffzellen-
systemen. Da der vorhandene Reformer fur die Zufuhr von flissigem Kraftstoff ausgelegt ist,
liegt der Fokus dabei auf der Entschwefelung der Kraftstoffe in der flissigen Phase. Das Ziel
der Untersuchungen ist die Entwicklung eines technisch umsetzbaren Prozesses zur Ent-
schwefelung von Kerosin. Neben der technischen Umsetzbarkeit in einem mobilen Brenn-
stoffzellensystem stehen dabei die Trenneigenschaften und der Energiebedarf im Mittelpunkt
der Untersuchungen.

Aus der Zielsetzung ergibt sich die folgende Strukturierung der Arbeit:

¢ In Kapitel 2 werden zu Beginn der Arbeit die Eigenschaften der Mitteldestillatkraftstoffe
zusammengestellt und voneinander abgegrenzt, die zum Betreiben von Brennstoffzellen-
APUs eingesetzt werden sollen. Die Darstellung ist dabei auf den Schwefelgehalt der
Kraftstoffe fokussiert. Zusammen mit den Grundlagen zur Verwendung von Mitteldestilla-
ten als Kraftstoff fur Brennstoffzellensysteme kdénnen daraus die Anforderungen an ein
Verfahren zur Entschwefelung genauer bestimmt werden. AnschlieRend werden die heute
kommerziell eingesetzten Entschwefelungsprozesse fiir flissige Kraftstoffe beschrieben
und in Bezug auf die Verwendung in mobilen Brennstoffzellensystemen bewertet.

e Da die kommerziell eingesetzten Prozesse aufgrund der immer héheren Anforderungen
an die Entschwefelung an ihre Grenzen stofen, wurde eine Vielzahl alternativer Ansétze
zur Entschwefelung von flissigen Kraftstoffen entwickelt. Diese Verfahren werden in Kapi-
tel 3 anhand von Literatur- und Patenrecherchen analysiert und in Bezug auf ihre Eignung
zum Einsatz in Brennstoffzellen-APUs bewertet. Auf Basis dieser Beurteilung werden po-
tentiell viel versprechende Verfahren zur ndheren Untersuchung ausgewahlt.

o Kapitel 4 stellt die experimentellen Untersuchungen zur hydrierenden Entschwefelung mit
Vorséattiger, zur destillativen Abtrennung, zur Pervaporation und zur adsorptiven Ent-
schwefelung dar. Die Versuche zielen darauf ab, die technische Anwendbarkeit der aus-
gewahlten Verfahren zu Uberprifen und die erforderlichen Daten zur Auslegung einer Pi-
lotanlage zu ermitteln.

e Danach werden in Kapitel 5 Entschwefelungsprozesse fur die verschiedenen Kraftstoff-
qualitdten entworfen. Auf Basis der Laborversuche und mit Literaturangaben fiihren ver-
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fahrenstechnische Analysen zu einer praxisorientierten Bewertung der Prozesse bezig-
lich der Trennleistung, des Energiebedarfs und der Leistungsdichte.

Um die technische Umsetzbarkeit nachzuweisen, wurde der favorisierte Prozess als Pilot-
anlage fur ein Brennstofzellensystem mit einer Leistung von 5 kW, realisiert. Der Aufbau
sowie die mit der Anlage durchgefiihrten Versuche werden in Kapitel 6 dokumentiert.

Kapitel 7 fasst die Untersuchungsergebnisse zusammen und bietet mit der Bewertung der
entwickelten Entschwefelungsprozesse die Grundlage zur Auswahl eines Entschwefe-
lungsprozesses fiir Brennstoffzellen-APUs. Zudem werden mdégliche Anknupfungspunkte
fur weiterfuhrende Arbeiten erdrtert.
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2 Grundlagen und Technik der Entschwefelung
21 Mitteldestillate

2.1.1  Einordnung in den Raffinerieprozess

Der grundlegende Verarbeitungsprozess in einer Raffinerie ist die Rohdldestillation. Nach
dem Entsalzen und dem Erhitzen des Rohéls auf 350°C wird das Ol im Hauptturm der Roh-
Oldestillation bei atmospharischem Druck fraktioniert. Dabei wird der Eduktstrom in die ein-
zelnen Produktgruppen aufgetrennt, die durch unterschiedliche Siedetemperaturbereiche
gekennzeichnet sind. Das Leichtbenzin bilden die Anteile mit einer Siedetemperatur von un-
ter 70°C, das Rohbenzin (Naphta) die mit einem Siedebereich von 70°C bis 140°C. Als Mit-
teldestillate werden die Fraktionen im Siedebereich von 140°C bis 350°C bezeichnet. Der
verbleibende atmosphérische Rickstand wird in einer Vakuumdestillation und in nachge-
schalteten Crackprozessen weiterverarbeitet. Dabei kénnen neben hochsiedenden Produk-
ten zusétzliche Mitteldestillate gewonnen werden [12; 13, S. 226ff.].

Die Mitteldestillate fallen bei der Destillation in zwei Primarfraktionen an: als Kerosin (Petro-
leum) mit einem Siedebereich von 140 - 250°C und als Gasél (250°C bis 350°C). Die Siede-
bereiche der Primarfraktionen werden im Einzelfall entsprechend den erforderlichen Pro-
duktanteilen angepasst, so dass die angegebenen Werte als Richtwerte zu betrachten sind.
Aus den Priméarfraktionen werden nach den an die Destillation anschlieRenden Veredelungs-
prozessen die Verkaufsprodukte mit definierten Eigenschaften zusammengemischt [12; 13,
S. 226]. Zu den aus den Mitteldestillatfraktionen hergestellten Verkaufsprodukten gehéren
die Flugturbinenkraftstoffe, die Dieselkraftstoffe sowie die leichten Heizole.

2.1.2  Flugturbinenkraftstoffe

Bei Flugturbinenkraftstoffen (engl. Jet Fuel) handelt es sich um eine mit Additiven versetzte
Kerosinfraktion mit einem Siedebereich von etwa 140°C bis 250°C. Durch diese engen Sie-
debereichsgrenzen wird die Gefahr der Selbstentziindung verringert. Flugturbinenkraftstoffe
erfillen hohe Anforderungen. Die Verbrennung muss unter allen Betriebsbedingungen
gleichmaBig und rickstandsfrei erfolgen. Um ein Héchstmal an Reinheit zu gewéhrleisten,
sind Flugturbinenkraftstoffe meist vollstandig hydriert [12; 13, S. 230].

Die wichtigsten heute gebrduchlichen Kerosinspezifikationen sind Jet A-1, Jet A und JP-8
[14, S. 14]:

e Jet A-1 ist auerhalb der USA der nahezu ausschliefllich verwendete Flugturbinenkraft-
stoff in der zivilen Luftfahrt.

e Jet A wird in der kommerziellen Luftfahrt innerhalb der USA eingesetzt. Jet A und Jet A-1
unterscheiden sich nur hinsichtlich des unterschiedlichen Gefrierpunktes (Jet A: max.
-40°C; Jet A-1: max -47°C).

e JP-8 (Nato F-34) ist das in der westlichen Welt vorrangig fiir den militdrischen Gebrauch
eingesetzte Kerosin. JP-8 entspricht weitgehend Jet A-1, welches aber mit zusatzlichen
Additiven versetzt wird.
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Aufgrund der weiten Verbreitung von Jet A-1und seiner Ahnlichkeit zu Jet A und JP-8 wird in
dieser Arbeit im Folgenden Jet A-1 als reprasentatives Kerosin verwendet. Jet A-1 ist ein
Gemisch aus einer Vielzahl von Kohlenwasserstoffen, dessen Zusammensetzung stark von
der Herkunft des verwendeten Rohdls abhéngt. Die Charakterisierung erfolgt daher tber
eine Reihe von Eigenschaften, die ein Jet A-1 Kraftstoff nach dem britischen Standard
DEF STAN 91-91 Issue 5 erflillen muss (siehe Tab. 2-1).

Eigenschaft Einheit Grenzen
Erscheinungsbild - Klare Flussigeit
- Kein sichtbarer Feststoffge-
halt
Zusammensetzung
Aromatengehalt % (Vol.) Max. 25,0
Schwefelgehalt, gesamt % (Masse) Max. 0,3
Schwefelgehalt Mercaptane % (Masse) Max. 0,03
Destillation
10 % Ruckgewinnung °C Max. 205
Endpunkt °C Max. 300
Ruckstand % (Vol.) Max. 1,5
Verlust % (Vol.) Max. 1,5
Flammpunkt °C Min. 38
Dichte bei 15°C kg/m® 775 - 840
Viskositit bei -20°C mm?%/s Max. 8,0
Gefrierpunkt °C -47
Heizwert MJ/kg Min. 42,8
Additive - Antioxidans'

- Metal Deactivator?

- Static Dissipator®

- Lubricity Improver*

- Fuel System Icing Inhibitor®
- Leak detection Additive®

Tab. 2-1:  Jet A-1 Spezifikation nach dem britischen Standard DEF STAN 91-91 Issue 5
[15, 2005, S. 3f]

Zur chemischen Zusammensetzung von Jet A-1 werden in der Spezifikation nur Obergren-
zen zum Aromatengehalt und zum Schwefelgehalt genannt. Der Grenzwert fir den Gesamt-

! Verlangsamt die Oxidation durch Luftsauerstoff

2 Verlangsamt die Reaktion des Kraftstoffs mit Metallionen
® Antistatisches Additiv

* Schmierfahigkeits-Additiv

® Additiv gegen Vereisung

® Additiv zur Auffindung von Lecks

8
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schwefelgehalt von 0,3 % (Masse) wird in der EU und in den USA in der Regel weit unter-
schritten. In einer Literaturstudie wurde ein typischer Schwefelgehalt von 0,05 % (Masse) fur
Jet A-1 ermittelt [14, S. 20]. Der durchschnittliche Schwefelgehalt in JP-8, das im Jahr 2005
an das US Verteidigungsministerium geliefert wurde, betrug 710 ppm. 25 % der Kerosinliefe-
rungen enthielten einen Schwefelgehalt von mehr als 973 ppm [16].

Angaben zur typischen Zusammensetzung von Kerosin Jet A werden in der Arbeit von Faith
auf Basis verschiedener Analysen ermittelt [17]:

o Jet A enthalt fast ausschlief3lich Verbindungen mit 9 bis 17 Kohlenstoffatomen.

¢ Mit einem Anteil von 19,5 % (Masse) treten Verbindungen mit 12 C-Atomen am haufigs-
ten auf.

o Der typische Gehalt an Alkanen, Cycloalkanen, Aromaten und Olefinen wird mit 37, 47, 15
bzw. 1 % (Vol) angegeben.

Der Destillationsverlauf wird in der Spezifikation durch die Temperatur, bis zu der mindes-
tens 10 % (Vol) verdampfen, die Endtemperatur, den Rickstand und den maximalen
Schwund bei der Destillation festgelegt. Der Riickstand beschreibt den Anteil des Kraftstoffs,
der nicht verdampft werden kann. Wird die Endtemperatur erreicht, sind alle Bestandteile des
Kraftstoffs mit Ausnahme des Ruckstands verdampft.

Der Flammpunkt bezeichnet die Temperatur, bei der der Dampfdruck so hoch ist, dass das
Gas/ Luft-Gemisch mit einer Ziindquelle zumindest kurzzeitig entflammbar ist [18]. Als weite-
re Eigenschaften werden Grenzwerte fiir die Dichte, die Viskositat, den Heizwert und den
Gefrierpunkt angegeben. Aufgrund der tiefen Temperaturen in groBen Hohen ist ein Gefrier-
punkt von -47°C erforderlich.

Um die spezifizierten Eigenschaften zu erreichen, dirfen dem Kraftstoff nur die aufgefiihrten
Additive zugesetzt werden. In dem Standard sind die Mengen jedes einzelnen genehmigten
Additivs detailliert aufgefuhrt [15, S. 7ff.).

21.3 Dieselkraftstoffe fiir Kraftfahrzeuge

Dieselkraftstoff fur Kraftfahrzeuge ist eine Mischung der Mitteldestillatfraktionen mit einem
Siedebereich von etwa 170°C bis 370°C [19]. Rund 85 % des Dieselkraftstoffs werden im
StraBenverkehr verbraucht. Hinsichtlich seiner Zusammensetzung und seinen Eigenschaften
muss Dieselkraftstoff in der EU der DIN EN 590 entsprechen (vgl. Tab. 2-2).

Dieselkraftstoffe sind durch einen im Vergleich zu Jet-A1 hdheren Siedebereich, einen gro-
Reren Siederiickstand von bis zu 5 % (Vol.), eine héhere Dichte und einen héheren Flamm-
punkt gekennzeichnet. Der Gehalt an polycyclischen Aromaten ist auf 11 %(Masse) be-
grenzt, wahrend der Gehalt an Monoaromaten nicht reglementiert ist. Der Grenzwert fiir den
Schwefelgehalt liegt in der EU derzeit bei 0,005 % (Masse) und wird am 1.1.2009 auf
0,001 %(Masse) abgesenkt [21].
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Eigenschaft Einheit Grenzen
Erscheinungsbild k. A.
Zusammensetzung
polycyclische Aromaten % (Masse) Max. 11,0
Schwefelgehalt, gesamt % (Masse) Max. 0,005
Asche % (Masse) Max. 0,01
Wasser % (Masse) Max. 0,02
Gesamtverschmutzung % (Masse) Max. 0,0024
Destillation
Rickgewinnung bis 250°C % (Vol.) Max. 65
Rickgewinnung bis 350°C % (Vol.) Min. 85
95% Ruckgewinnung °C Max. 360
Koksriickstand von 10 % Destillati- % (Masse) Max. 0,3
onsrlickstand
Flammpunkt °C Min. 55
Dichte bei 15°C kg/m® 820 — 845
Viskositat bei 40°C mm%/s Min. 2,0
Max. 4,5
Additive Geeignete Additive ohne

nachteilige Wirkung zugelassen

Tab. 2-2: Spezifikation fiir Dieselkraftstoff nach DIN EN 590 [20, S. 6; 19]

Fur die Anwendung in Dieselmotoren werden Additive zugesetzt, die unter anderem die
Zundwilligkeit (Cetanzahl), die Motorsauberkeit aber auch das Kalteverhalten (Ausfall von
Paraffinen) verbessern. Die Norm erlaubt die Verwendung aller Additive, die keine bekannte
nachteilige Wirkung haben [20, S. 5].

2.1.4 Extra Leichtfliissiges Heizol

Bei den Heizdlen unterscheidet man zwischen dem Heizdl S ( = schwerflissig) und Heizdl
EL ( = extra leichtflissig). Heiz6l S ist ein dunkelbraunes bis schwarzes Gemisch aus Ruck-
standsoélen, das bei Raumtemperatur meist nicht flieRfahig ist und nicht zu den Mitteldestilla-
ten gehort. Die Zusammensetzung des zu den Mitteldestillaten gehérenden Heizdl EL ist
ahnlich der von Dieselkraftstoff. Allerdings liegen die Siedegrenzen mit durchschnittlich
173,5°C bis 371,4°C geringfiigig hoher [22]. Die genauen Spezifikationen fur Heizdl EL sind
in der Norm DIN 51603-1 festgelegt (vgl. Tab. 2-3).

Die Spezifikation zum Destillationsverlauf von Heizél EL unterscheidet sich von der fur Die-
selkraftstoff nach DIN EN 590 darin, dass die Begrenzung des Destillationsriickstands von
maximal 5 % entfallt. Da daneben fir die Dichte ein hoherer Grenzwert von 860 kg/m® ange-
geben ist, kbnnen mehr schwere Komponenten (z.B. schweres Gasél) zum Einsatz kommen.
AuRerdem entféllt eine Begrenzung des Aromatengehaltes. Bezlglich des Schwefelgehaltes
werden zwei Qualitdten unterschieden. Der Grenzwert fir den Schwefelgehalt in Heizdl EL
Standard lag bis Ende 2007 bei 0,2 % (Masse) und wurde zum 1.1.2008 auf 0,1 % (Masse)
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abgesenkt. Schwefelarmes Heizdl EL darf maximal 0,005 % (Masse) Schwefel enthalten und
ist in Deutschland mittlerweile flachendeckend verfugbar. Es dirfen wiederum Additive, die
keine bekannte nachteilige Wirkung haben, verwendet werden.

Eigenschaft Einheit Grenzen
Erscheinungsbild klar
Zusammensetzung
Schwefelgehalt fur EL Standard % (Masse) Max. 0,1
Schwefelgehalt fir EL schwefelarm % (Masse) Max. 0,005
Asche % (Masse) Max. 0,02
Wasser % (Masse) Max. 0,02
Gesamtverschmutzung % (Masse) Max. 0,0024
Destillation
Rickgewinnung bis 250°C % (Vol.) Max. 65
Rickgewinnung bis 350°C % (Vol.) Min. 85
Koksriickstand von 10 % % (Masse) Max. 0,3
Destillationsriickstand
Flammpunkt °C Min. 55
Dichte bei 15°C kg/m® Max. 860
Viskositéat
bei 20°C mm?’/s Max. 6,0
bei 40°C mm?/s Max. 3,8
Heizwert MJ/kg Min. 42,6
Additive Geeignete Additive ohne

nachteilige Wirkung zugelassen

Tab. 2-3:  Spezifikation fur Heizél EL nach DIN 51603-1 [23]

Extraleichtes Heizdl wird Uberwiegend in Haushalten zu Heizzwecken und zur Warmwasser-
bereitung verwendet und ist dafir mit einem deutlich niedrigeren Steuersatz belastet als Die-
selkraftstoff. Um eine missbrauchliche Verwendung von Heizdl in Dieselmotoren zu verhin-
dern, wird Heizdl mit einem roten Farbstoff und dem farblosen Marker Solvent Yellow 124
(N-Ethyl-N-[2-(1-isobutoxyethoxy)ethyl]-4-(phenylazo)-anilin) versetzt. Der Marker ermdglicht
den Nachweis geringster Mengen von Heizél im Kraftstoff. Als Rotfarbstoffe dirfen in
Deutschland die folgenden Verbindungen verwendet werden [24]:

N-Ethyl-1-(4-phenylazophenylazo)naphtyl-2-amin
N-Ethylhexyl-1-(tolylazotolylazo)naphtyl-2-amin
N-Tridecyl-1-(tolylazotolylazo)naphtyl-2-amin.

2.1.5 Dieselkraftstoffe fiir Schiffe

Schifffahrtsbrennstoffe fir den Seeverkehr nach DIN ISO 8216, Teil 1 werden in Destillat-
kraftstoffe und Riickstandséle unterteilt [25]. Riickstandsdle gehdren nicht zu den Mitteldes-
tillaten und sind bei Raumtemperatur nicht flieRfahig. Fir die Anwendung in Brennstoffzellen
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werden diese vorrangig in der Hochseeschifffahrt verwendeten, hochschwefelhaltigen Kraft-
stoffe nicht in Betracht gezogen. Die Destillatkraftstoffe werden in vier Kategorien unterteilt
(vgl. Tab. 2-4)

Eigenschaft Einheit DMX DMA DMB DMC
Erscheinungsbild klare Flus-  klare Flis-  klare Flus-  klare Flus-
sigkeit sigkeit sigkeit sigkeit

Zusammensetzung

Schwefelgehalt % (Masse) Max. 1,0 1,5 2,0 2,0

Asche % (Masse) Max. 0,01 0,01 0,01 0,05

Wasser % (Masse) Max. - - 0,30 0,30
Destillation

Koksruickstand von % (Masse) Max. 0,20 0,20 - -

10 % Ruckstand

Koksrlckstand % (Masse) Max. - - 0,25 0,25
Flammpunkt °C Min. 43 60 60 60
Dichte bei 15°C kg/m® Max. 890 900 920
Viskositat bei -20°C mm%/s Min. 14 1,5

Max. 5,5 6,0 11,0 14,0

Tab. 2-4: Spezifikation fir Destillatkraftstoffe nach DIN ISO 8217 [26]

Die Kategorien DMB und DMC werden nach EU-Richtlinie 1999/32/EG als ,Schiffsdiesel”
[27, S. 8] bezeichnet und dirfen eine Riickstandsélkomponente enthalten. Sie sind daher fur
die Anwendung in Brennstoffzellensystemen nicht geeignet. Abweichend von der DIN ISO
8217 qilt fur Schiffsdiesel in der EU ein reduzierter Schwefelgrenzwert von 1,5 % (Masse)
[27,S.12].

Die Kategorien DMX und DMA werden als ,Gasél fur den Seeverkehr bezeichnet [27, S. 8]
und dirfen keine Rickstandsdlkomponente enthalten. Wahrend die Kategorie DMX lediglich
fur Notaggregate eingesetzt wird, ist Gasol der Kategorie DMA der generell eingesetzte Des-
tillatkraftstoff und daher der fiir die Nutzung in Brennstoffzellensystemen relevante Kraftstoff
fur den Seeverkehr. In der EU darf der Schwefelgehalt dieses Kraftstoffs 0,1 % (Masse) nicht
Uberschreiten [27, S. 12ff.]. Nach DIN ISO 8217 unterscheidet sich Kraftstoff der Kategorie
DMA von Heizél EL nach DIN 51603-1 hauptséachlich durch eine héhere Dichte von bis zu
890 kg/m®und einen hoheren Flammpunkt von mindestens 60°C.

Die Richtlinie 1999/32/EG sieht weiter vor, dass ab dem 1.1.2010 samtliche Schiffe am Lie-
geplatz in Hafen der EU und alle Binnenschiffe keine Schiffskraftstoffe mit einem Schwefel-
gehalt von mehr als 0,1 % (Masse) verwenden dirfen. Eine Ausnahme davon stellen Schiffe
dar, die genehmigte emissionsmindernde Technologien einsetzen [27, S.141.].

Der in der EU fir die Binnenschifffahrt eingesetzte Kraftstoff wird als Bunkergasoél bezeichnet
und entspricht in Deutschland in der Regel wie Heizél EL der Norm DIN 51603-1, wobei fur
die Schifffahrtsanwendung meist nur ein Kalteadditiv zugefiigt wird. Abweichend kann jedoch
auch Dieselkraftstoff nach DIN EN 590 oder die Qualitdt DMA nach ISO 8217 in der Binnen-
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schifffahrt eingesetzt werden [28, 29, 30]. Bunkergasél kann wie Heizdl EL Marker und rot-
farbende Stoffe enthalten, da es nach Min6StV § 25 von der Mineralélsteuer befreit ist [31].

21.6 Schwefelgehalt

Schwefel ist ein naturlicher Bestandteil des Erddls. Wahrend es Erddle mit einem Schwefel-
gehalt von bis zu 14 % (Masse) gibt, betragt der Schwefelgehalt kommerziell relevanter
Rohdéle je nach geographischer Herkunft zwischen 0,1 % (Masse) und 3 % (Masse). Im
Durchschnitt enthalten die nachgewiesenen Rohdlreserven 1,8 % (Masse) Schwefel [32]. Zu
den schwefelarmen und damit fiir die Raffinerien wertvolleren Olen zahlen die aus Nordafrika
und der Nordsee, die haufig nicht mehr als 0,1-0,3 % (Masse) enthalten (vgl. Tab. 2-5). Die
schwefelreichen Ole mit mehr als 1 % (Masse) Schwefel stammen beispielsweise aus dem
mittleren Osten, Russland und Stdamerika.

Nordafrika Nordsee Mittelost Nordamerika Siidamerika
Rohol 0,1 0,3 2,5 1 55
Leichtbenzin 0,001 0,001 0,2 0,002 1
(0°C = 70°C)
Naphta 0,002 0,001 0,2 0,005 0,45
(70°C - 140°C)
Petroleum 0,01 0,02 0,2 0,206 2,5
(140°C - 250°C)
Gasol 0,1 0,18 1,4 0,49 4.4
(250°C - 350°C)
Riickstand 0,3 0,6 41 1,5 6
(uber 350°C)

Tab. 2-5: Erdélvorkommen und Massenanteil an Schwefel in Prozent in den Fraktionen
[12]

Fur alle Rohéle werden die Schwefelverbindungen im Rickstand angereichert. Alle tbrigen
Fraktionen haben einen geringeren Schwefelgehalt als das Rohél. Der Schwefelgehalt in den
einzelnen Fraktionen ist stark von der Herkunft des Rohéls abhangig. Die fir die Kerosinher-
stellung verwendete Petroleum Fraktion enthalt fir Rohdl aus Nordafrika und aus der Nord-
see nur 100 ppm bzw. 200 ppm Schwefel. Fir die tibrigen Ole liegt der Schwefelgehalt in der
Petroleumfraktion zwischen 2000 ppm und 2500 ppm, so dass in der Regel keine Entschwe-
felung von Kerosin erforderlich ist, um den Grenzwert von 3000 ppm nicht zu Uberschreiten.
Fur die Ubrigen Mitteldestillate, die aus der Gasélfraktion hergestellt werden, liegt der Schwe-
felgehalt in Abhangigkeit vom verwendeten Rohdl zwischen 1000 ppm und 44000 ppm, so
dass die Entschwefelung zur Erflllung der Grenzwerte erforderlich ist.

Im Rohél kommt eine groRe Anzahl unterschiedlicher Schwefelverbindungen vor, die sich
Uber den gesamten Molekularmassenbereich des Erddls verteilen. Daher enthalten nahezu
alle Mineraldlfraktionen Schwefelverbindungen, wobei der Schwefelgehalt mit dem Siedebe-
reich ansteigt [33]. Die in den Kraftstoffen enthaltenen Schwefelverbindungen werden typi-
scherweise in zwei Gruppen aufgeteilt, die aliphatischen sowie die aromatischen Verbindun-
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gen. Bei den aliphatischen Verbindungen handelt es sich um offene Kohlenstoffketten, die
Verzweigungen aufweisen kdnnen. In diesen Verbindungen sind in unterschiedlichster Weise
ein oder mehrere Schwefelatome eingebaut. Zu diesen Verbindungen gehéren beispielswei-
se die Thiole, die Sulfide und die Disulfide (vgl. Tab. 2-6).

Bezeichnung Siedepunkt Strukturformel
[°C]
Sulfide > 37 s
R g
Disulfide >110 g =%
R Ng
Thiole >6 s
F!/ \\H

Tab. 2-6:  Aliphatische Schwefelverbindungen [34]

Die heterocyclischen Verbindungen bestehen in der Basis aus einem funfgliedrigen Kohlen-
stoffring in dem ein Schwefelatom an der Stelle eines Kohlenstoffatoms integriert ist. An die-
sen Ring kénnen weitere Kohlenstoffringe oder -ketten gebunden sein. Man spricht bei ge-
bundenen Kohlenstoffketten von einer Alkylierung. In Tab. 2-7 sind die unterschiedlichen
Verbindungen mit ihren Siedepunkten beispielhaft aufgefiihrt.

Bezeichnung Siedepunkt Strukturformel
[°C]

Thiophen 84 .
Methyl-Thiophen 113-115 g 2
Dimthyl-Thiophen 137 — 145
Trimethyl-Thiophen -

Benzothiophen 220 5
Methyl-Benzothiophen 243 - 246
Dimethyl-Benzothiophen -

Trimethyl-Benzothiophen > 240
Dibenzothiophen 310 S

Methyl-Dibenzothiopen 316 - 327
Dimetyhl-Dibenzothiophen 332 — 343

Tab. 2-7: Heterocyclische Schwefelverbindungen [34; 35; 36, S. 1119]

Mineralélfraktionen enthalten vorrangig Schwefelverbindungen, deren Siedepunkt im Siede-
bereich der jeweiligen Fraktion liegt. Fraktionen mit einem Siedebereich unterhalb von 150°C
enthalten vorrangig Schwefelverbindungen vom Typ der Thiole, Sulfide und Disulfide, sowie
einfach und zweifach methylierte Thiophene. In Mitteldestillaten mit einem Siedebereich von
150 — 250°C Uberwiegen die dreifach alkylierten Thiophene, Benzothiophene sowie alkylierte
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Benzothiophene. Hochsiedende Mitteldestillatfraktionen mit einem Siedepunkt von mehr als
250°C enthalten dagegen Uberwiegend Dibenzothiophene mit den entsprechenden Alkylie-
rungen. Die aliphatischen Schwefelverbindungen werden durch die hydrierende Entschwefe-
lung in der Raffinerie weitgehend entfernt, da sie im Vergleich zu heterocyclischen Schwefel-
verbindungen eine deutlich héhere Reaktivitat besitzen [37, S. 21].

Der Schwefelgehalt in Kraftstoffen wird in massebezogenen ppm (parts per million) angege-
ben und bezieht sich immer auf den elementaren Schwefel und nicht auf die Schwefelver-
bindung. Das bedeutet, dass ein Kilogramm Kraftstoff mit einem Schwefelgehalt von
10.000 ppm 10 g elementaren Schwefel enthalt.

2.2 Mitteldestillate als Kraftstoffe fiir Brennstoffzellensysteme

Um eine Brennstoffzelle mit flissigen Kohlenwasserstoffen zu betreiben, missen diese
durch eine chemische Umwandlung in einen geeigneten wasserstoffhaltigen Gasstrom um-
gewandelt werden. Wahrend die Wasserstoffkonzentration im Idealfall 100 % betragt, erge-
ben sich fiir Gasstrome, die im trockenen Zustand nur 35 % Wasserstoff enthalten, lediglich
geringe LeistungseinbulRen [38, S. 9]. Die verschiedenen Brennstoffzellen stellen unter-
schiedliche Anforderungen an das zugefiihrte Brenngas.

Fir den Einsatz in mobilen Brennstoffzellensystemen sind insbesondere Polymerelektrolyt-
brennstoffzellen (PEMFC) geeignet. Sie zeichnen sich durch gute dynamische Eigenschaften
und eine hohe Zyklierbarkeit aus. Beim Einsatz von herkémmlichen PEFCs mit Betriebstem-
peraturen von etwa 80°C sind neben dem erforderlichen Wassermanagement die geringe
Toleranz gegeniiber Kohlenmonoxid und Schwefelverbindungen im Brenngas von Nachteil.

Die Kohlenmonoxid-Konzentration im Brenngas darf maximal 10 ppm betragen [39]. Bei ei-
nem héherem CO Gehalt findet eine Deaktivierung des Edelmetallkatalysators statt, die je-
doch reversibel ist. Dagegen fuhrt jede Konzentration von Schwefelwasserstoff im Brenngas
zu einer irreversiblen Schadigung des anodenseitigen Katalysators. Bei einem Schwefelwas-
serstoffgehalt von 1 ppm im Brenngas nimmt die Stromdichte einer herkbmmlichen PEMFC
auf Grund von Degradationseffekten innerhalb von 10 h um etwa 90 % ab. Fir einen Schwe-
felwasserstoffgehalt von 0,5 ppm verlangert sich die Betriebszeit auf etwa 100 h bis ein Leis-
tungsabfall um 90 % beobachtet wird [7, S. 111f.]. Um Betriebszeiten von mehreren tausend
Stunden zu erreichen, sind daher Schwefelgehalte im maximal zweistelligen ppb Bereich
tolerierbar [39].

Weitreichende Vorteile sind mit der Verwendung einer Hochtemperatur-PEFC (HT-PEFC)
verbunden, die bei Temperaturen zwischen 160°C und 200°C arbeitet. Neben dem Vorteil
eines stark vereinfachten Wassermanagements haben diese Brennstoffzellen eine deutlich
héhere Toleranz gegeniiber CO und Schwefelwasserstoff. Versuche zur Langzeitstabilitat
von Polybenzimidazol (PBI) Membranen zeigten im stationdren Betrieb nach 3500 Betriebs-
stunden keine signifikante Degradation durch einen Zusatz von 5 ppm H,S und 2 % CO im
Brenngas [40].

Keramische Hochtemperaturbrennstoffzellen (SOFC) arbeiten bei Temperaturen zwischen
650°C und 850°C. Da die Anode keinen Edelmetallkatalysator enthélt, kann Kohlenmonoxid
bei diesen Temperaturen als Brennstoff verwendet werden. Untersuchungen mit einem H,S-
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haltigen Brenngas ergaben einen Leistungsverlust zwischen 5 % und 8 % bei einem H,S
Gehalt von 1 ppm. Fir einen H,S Gehalt von 10 ppm betragt der Leistungsverlust 7 - 14 %
[41]. Lange Startzeiten zum Aufheizen des Stacks und insbesondere die mangelnde Zyklier-
barkeit stehen der Anwendung in mobilen Brennstoffzellensystemen jedoch derzeit noch
entgegen [6, S. 499ff.].

Aufgrund der aufgefiihrten Nachteile der herkdmmlichen PEFC und der SOFC wurde die HT-
PEFC als die fir Brennstoffzellen-APUs am besten geeignete Technologie identifiziert und
als Basis fur die weitere Arbeit gewahlt.

2.21 Brenngaserzeugung

Die Brenngaserzeugung aus flissigen Kraftstoffen kann in drei Teilprozesse — die Kraftstoff-
aufbereitung, die Reformierung sowie die Gasreinigung - aufgeteilt werden. Mit der Kraft-
stoffaufbereitung wird der eingesetzte Kraftstoff in eine Form gebracht, die vom Reformer
verarbeitet werden kann. Je nach eingesetztem Kraftstoff und verwendeter Reformertechno-
logie kdnnen darin die Entschwefelung und die Abtrennung hochsiedender Komponenten
einbezogen werden.

Die Reformierung ist der Prozess zur Umwandlung von Kohlenwasserstoffen in ein wasser-
stoffreiches Synthesegas. Es sind zwei Reaktionen zur Reformierung zu unterscheiden. Die
Reaktionsgleichung der endothermen Dampfreformierung lautet

C,H,, +nH,0—>nCO+ (") +nH,. (2-1)

Die Vorteile der Dampfreformierung sind eine auf den Kohlenwasserstoff bezogene hohe
Wasserstoffausbeute und eine Wasserstoffkonzentration von 70 — 80 % im Produktgas.
Nachteilig ist dagegen, dass fir die endotherme Reaktion, die bei Temperaturen von mehr
als 500°C ablauft, die benétigte Warme von aulRen zugefihrt werden muss [38, S. 10f.].

Die exotherme partielle Oxidation gemaf der Reaktion
C,H, +")0, >nCO+mH, (2-2)

erzielt ohne die Zugabe von Wasser bezogen auf den Kohlenwasserstoff eine deutlich gerin-
gere spezifische Hy-Ausbeute. Wird die Reaktion mit Luftsauerstoff betrieben, ergibt sich
durch die Verdiinnung des Produktgases mit Stickstoff ein fiir Brennstoffzellenanwendungen
nachteiliger, deutlich geringerer Wasserstoffgehalt im Produktgas. Die freiwerdende Reakti-
onswarme ist abzufthren [38, S. 11f.].

Fir die Reformierung von Mitteldestillaten in mobilen Brennstoffzellensystemen bietet sich
daher die autotherme Reformierung an. Dabei wird der Kraftstoff anteilig nach beiden Reak-
tionen umgesetzt, so dass sich eine ausgeglichene Warmebilanz ergibt. Die fiir die Durch-
fihrung der Dampfreformierung erforderliche Wéarme wird durch die partielle Oxidation des
Kraftstoffs bereitgestellt. Der Entfall der Zu- bzw. Abfuhr von Wérme und eine gute Reakti-
onskinetik, die sich bei den hohen Reaktionstemperaturen von etwa 800°C ergibt, ermdglicht
ein einfaches und kompaktes Design der Reformerstufe. Die autotherme Reformierung wur-
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de am IEF-3 daher als sinnvoller Kompromiss fiir die Reformierung von Mitteldestillaten in
Brennstoffzellen-APUs ausgewahlt [38, S. 12].

Je nach eingesetztem Brennstoffzellentyp muss der Produktgasstrom nach der autothermen
Reformierung aufbereitet werden, um die maximal tolerierbaren Schwefel- und CO-
Konzentrationen im Brenngas einzuhalten. Die CO-Konzentration betrdgt am Reformeraus-
tritt etwa 10 % (Vol.). Fur die Verwendung in HT-PEFCs muss die CO-Konzentration daher
durch die Wassergas-Shift-Reaktion reduziert werden:

CO+H,0->CO, +H, (2-3)

Unter Zugabe von Wasserdampf wird CO zu CO, und H, umgesetzt. Die CO-Konzentration
lasst sich so auf etwa 1 % (Vol.) absenken [39], was fur den Betrieb einer HT-PEFC aus-
reicht.

Zum Betrieb einer herkdmmlichen PEFC ist zuséatzlich die CO-Feinreinigung durch die selek-
tive Methanisierung oder die préaferentielle CO-Oxidation (PROX) erforderlich, um den CO-
Gehalt auf 100 ppm zu reduzieren. In beiden Féllen kommt es durch Nebenreaktionen zu
einem Hy-Verlust und einem verringerten Wirkungsgrad [39].

2.2.2 Anforderungen an die Entschwefelung und Konkretisierung der Aufgabe

Die in flissigen Mineral6lkraftstoffen enthaltenen Schwefelverbindungen kénnen die zur Re-
formierung eingesetzten Katalysatoren beschadigen. Zur heterogen katalysierten autother-
men Reformierung werden Edelmetallkatalysatoren eingesetzt. Diese kénnen bereits durch
geringe Schwefelkonzentrationen zerstért werden [8].

Die aktiven Zentren des Katalysators, die die gewtnschte Reaktion beschleunigen oder ge-
nerell erst ermdéglichen, gehen eine chemische Bindung mit den schwefelhaltigen Molekulen
ein. Die Schwefelmolekiile blockieren die aktiven Zentren des Katalysators, die damit nicht
mehr fir die gewiinschte Reaktion zur Verfigung stehen. Durch die Reduzierung der aktiven
Katalysatorflache wird die Selektivitat reduziert [8]. Die Aktivierungsenergie der gewilinschten
Reaktion steigt an, was zu einem verminderten Umsatz fuhrt [7, S. 18]. Die Bindung zwi-
schen Katalysator und Schwefel ist teilweise irreversibel, wodurch der Katalysator nach einer
Reaktion mit Schwefel unbrauchbar wird [42].

Um der Deaktivierung des Katalysators im Reformer vorzubeugen, muss der Kraftstoff vor
dem Eintritt in den Reformer entschwefelt werden. Langzeitversuche haben gezeigt, dass ein
Schwefelgehalt von 12 ppm im Kraftstoff zu keiner Schadigung des Katalysators im Refor-
mer fihrt [9, S. 4849]. Nach einer Betriebszeit von 500 h mit Jet A-1 mit einem Schwefelge-
halt von 12 ppm wurde keine signifikante Verringerung des Umsatzes im Reformer erkenn-
bar.

Wahrend Dieselkraftstoffe fir Kraftfahrzeuge ab dem 1.1.2009 nur noch 10 ppm Schwefel
enthalten durfen, missen Flugturbinenkraftstoffe, Bunkergasdél fur den Schiffverkehr und
Heizdl EL zum Betrieb einer Brennstoffzellen APU an Bord entschwefelt werden. Thema
dieser Arbeit ist es, einen Entschwefelungsprozess zu entwickeln, um den Schwefelgehalt in
Mitteldestillaten vor dem Eintritt in den Reformer auf 10 ppm zu reduzieren. Der Schwerpunkt
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der Untersuchungen liegt dabei auf dem Flugturbinenkraftstoff Jet A-1. Fir die entwickelten
Verfahren wird jedoch auch die Anwendbarkeit fir Heizdl EL Uberprift, das sich in Deutsch-
land nur durch den Zusatz von Markierstoffen von Bunkergasél unterscheidet. Da das De-
sign des am IEF-3 entwickelten Reformers fur die Zufuhrung flissigen Kraftstoffs ausgelegt
ist, liegt der Fokus auf der Entschwefelung in der Flissigphase.

Wird ein Mitteldestillat mit 10 ppm Schwefel zum Betrieb des Reformers eingesetzt, betragt
der Schwefelgehalt vor dem Reformerkatalysator durch die Vermischung mit Luft und Was-
serdampf noch etwa 1 ppm. Fir den Betrieb einer herkdmmlichen PEMFC ist daher die Ent-
schwefelung des Brenngases erforderlich. Wird eine HT-PEFC eingesetzt, kann die Brenn-
gasentschwefelung entfallen, weil HT-PEFCs mit einer Schwefelkonzentration von 5 ppm im
Brenngas betrieben werden kénnen. Da HT-PEFCs fir den Einsatz in Brennstoffzellen APUs
favorisiert werden und die adsorptive Entschwefelung eines H,S haltigen Gasstroms indus-
triell beherrscht wird, ist die Brenngasentschwefelung nicht Teil dieser Arbeit.

23 Entschwefelung — Stand der Technik

Zur Entschwefelung flissiger Kraftstoffe stehen industriell bewahrte Prozesse zur Verfligung.
Im folgenden Kapitel werden diese im Hinblick auf lhre Anwendbarkeit fiir Brennstoffzellen-
APUs dargestellt und bewertet.

2.3.1  Hydrierende Entschwefelung

Um Verunreinigungen wie Schwefel- oder Stickstoffverbindungen aus Naphta- und Mitteldes-
tillatfraktionen zu entfernen, werden heute in der Raffinierietechnik nahezu ausschlieBlich
Hydrierungsprozesse eingesetzt [43, S. 583]. Die hydrierende Entschwefelung ist ein kataly-
tischer Prozess, bei dem organische Schwefelverbindungen zunéachst in Schwefelwasser-
stoff umgewandelt und anschlieend abgetrennt werden. Nachfolgend werden die wesentli-
chen verfahrenstechnischen Gesichtspunkte erlautert.

Das schwefelhaltige flissige Edukt wird zunachst, wie in Abb. 2-1 dargestellt, mit einem
Kompressor auf einen Druck zwischen 7 bar und 70 bar verdichtet, mit Wasserstoff ver-
mischt und auf 205°C bis 425°C erhitzt [43, S. 575]. Die Temperatur und der Druck im Reak-
tor sind von der Art der Fraktion sowie vom erforderlichen Grad der Entschwefelung abhan-
gig. Hochsiedende Fraktionen, hohe Schwefelgehalte im Edukt und ein geringer
Schwefelgehalt im Produkt erfordern hohe Dricke und Temperaturen im Reaktor [43,
S. 585]. Wahrend hohe Temperaturen die Entschwefelungsleistung verbessern, fihren Tem-
peraturen Uber 415°C zu UibermaRiger Verkokung und damit zur Degradation des Katalysa-
tors [43, S. 578].

Das Gemisch wird anschlieRend durch das Katalysatorbett geleitet, wobei die Schwefelkom-
ponenten zu Schwefelwasserstoff und den jeweils korrespondierenden Kohlenwasserstoffen
umgesetzt werden. In der industriellen Praxis kommen heute vornehmlich Cobalt-Molybdan
(Co-Mo/Al,O3) oder Nickel-Molybdan (Ni-Mo/Al,O3) Katalysatoren auf einem Aluminiumoxid-
trager zum Einsatz [37, S. 13ff.]. Die durchschnittliche Lebensdauer des Katalysators betragt
ein bis drei Jahre. Es ist mdglich, den Katalysator anschlielend mit einem Gasgemisch aus
Luft und Dampf oder Luft und Verbrennungsabgasen zu regenerieren [43, S. 579].
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Abb. 2-1:  VerfahrensflieRbild der hydrierenden Entschwefelung [43, S. 578]

Wahrend leichtsiedende Naphtafraktionen in der Gasphase verarbeitet werden, liegt bei hé-
hersiedenden Fraktionen zumindest ein groRerer Anteil der Fraktion im Reaktor flissig vor.
Da schwerere Mitteldestillatfraktionen nicht vollstdndig verdampft werden kénnen, wérend
bei der Verarbeitung in der Gasphase Kohlenstoffablagerungen im Reaktor die Folge. Bei
einem ausreichenden flissigen Anteil kénnen die langkettigen Molekile dagegen durch die
Katalysatorschittung gespult werden [43, S. 579f.]. In einem solchen dreiphasigen , Trickle-
Bed-Reactor” rieseln die flissigen Anteile als dinner Film Gber die Katalysatorpartikel, wéh-
rend in den Zwischenrdumen hauptséchlich der Wasserstoff als Gasphase hindurchstrémt.

Da nicht der gesamte in den Reaktor geleitete Wasserstoff umgesetzt wird, wird das Reakti-
onsprodukt nach dem Austritt aus dem Reaktor gekihlt und der Gasanteil im Hochdruckse-
parator abgetrennt. Nach dem Abtrennen des Schwefelwasserstoffs aus dem Gasanteil, wird
der verbleibende Wasserstoff Uber einen Verdichter in den Kreislauf zurtickgefuhrt. Zur Ab-
trennung des im flissigen Produkt geldsten Schwefelwasserstoffs wird die Fraktion in einer
Stripperkolonne mit einem Dampf- oder Gasstrom gespllt [43, S. 585]. Alternativ kann auch
eine Aminwasche eingesetzt werden, bei der der Schwefelwasserstoff Gber eine Absorption
entfernt wird. Im weiteren Prozess kann der im Waschturm abgetrennte Schwefelwasserstoff
in einer nachgeschalteten Clausanlage in elementaren Schwefel umgesetzt werden [37, S.
30].

Die hydrierende Entschwefelung organischer Schwefelverbindungen ist generell exotherm.
Die Reaktionen sowie die Standardreaktionsenthalpien fir einige wichtige Schwefelverbin-
dungen sind in Tab. 2-8 zusammengefasst.

Fir das Hydrofinerverfahren werden Uberwiegend adiabatisch betriebene Festbettreaktoren
verwendet. Der leichte Temperaturanstieg aufgrund der exothermen Reaktion wird durch
Einleiten des kalten Kreislaufgases kompensiert. Daneben ist die Kreislaufrlickfihrung des
Wasserstoffs erforderlich, um einen ausreichenden Wasserstoffpartialdruck im Reaktor zu
gewahrleisten. Ein zu geringer Wasserstoffpartialdruck hat eine verringerte Entschwefe-
lungsleistung und eine vorzeitige Alterung des Katalysators durch Verkokung zur Folge [43,
S. 578].
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Reaktion ArH s / (kJ/mol)
Diethylsulfid + 2 H, — 2 Ethan + H,S -69 bis -71
Thiophen + 2 H, — 1,3-Butadien + H2S -10 bis -11
Benzothiophen + 2 H, — Styren + H,S -13 bis -18
Dibenzothiophen + 2 H, — Biphenyl + H,S -24 bis -44

Tab. 2-8: Standardreaktionsenthalpien fiir die hydrierende Entschwefelung [37, S. 9]

Obwohl sich die hydrierende Entschwefelung in der Raffinerietechnik seit ber 50 Jahren
bewahrt hat, stof3t die Technologie aufgrund der immer geringeren Schwefelgrenzwerte fir
Benzin und Dieselkraftstoffe heute an ihre Grenzen. Kraftstoffe mit immer niedrigeren
Schwefelgehalten erfordern héhere Temperaturen, Driicke und Verweilzeiten, was in immer
gréReren Reaktoren und gesteigerten Kosten resultiert.

Der Anwendung der konventionellen hydrierenden Entschwefelung von Mitteldestillaten in
mobilen Brennstoffzellensystemen stehen folgende Aspekte entgegen:
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Gegen die Anwendung der hydrierenden Entschwefelung in der Gasphase spricht die
Einbindung in das Brenngaserzeugungssystem des IEF-3. Der Reformer ATR-8 ist der-
zeit fur die Zufuhr von flissigem Kraftstoff ausgelegt. Da der entschwefelte Kraftstoff hin-
ter der Gasphasenentschwefelung kondensiert werden miisste, bevor er im Reformer er-
neut verdampft wird, ist der Einsatz der Hydrierung in der Gasphase nicht sinnvoll.

Die direkte Verwendung des Produktgasstroms der Hydrierung in der Gasphase ist in
einem autothermen Reformer nicht mdglich. Der Uberschiissige Wasserstoffanteil im
Gasstrom wirde im Reformer mit dem zugefihrten Luftsauerstoff reagieren und hatte zu
hohe Temperaturen im Reformer zur Folge.

Die Hydrierung im Rieselbettreaktor ist lageabhéngig. Die gleichmafige Verteilung der
Gas- und Flussigphase wird durch Erschitterungen und die Neigung des Reaktors im
mobilen Einsatz gestort.

In einem mit Kerosin betriebenen Brennstoffzellensystem ist kein reiner Wasserstoffstrom
fur die Hydrierung verfugbar. Beim Einsatz der autothermen Refomierung enthélt der ge-
trocknete Reformatstrom nach der Shiftreaktion etwa 42 % (Vol) Wasserstoff. Folglich ist
ein deutlich erhéhter Druck erforderlich, um den erforderlichen Wasserstoffpartialdruck zu
erreichen.

Da der Wasserstoffgehalt im zugefiihrten Gasstrom durch die Hydrierungsreaktion weiter
abgesenkt wird, kann das Uberschissige Reformatgas nicht direkt rezykliert werden. Die
Rezyklierung hatte eine weitere Abreicherung des Wasserstoffgehaltes zur Folge. Daher
ist ein zusatzlicher apparativer Aufwand zur Anreicherung des Wasserstoffgehaltes im
rezyklierten Gas erforderlich.

Die Ruckfihrung des Uberschiissigen Gases erfordert hohen energetischen und appara-
tiven Aufwand. Neben der Komprimierung muss in einem zusatzlichen Reinigungsschritt
der Schwefelwasserstoff abgetrennt werden.
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o Die Tiefentschwefelung von Heizdl EL mit einem Schwefelgehalt von bis zu 1000 ppm
auf unter 10 ppm erfordert einen zweistufigen Hydrierprozess, um vor allem die weniger
reaktiven Dibenzothiophene umzusetzen [44].

Die aufgefiihrten Grinde zeigen, dass der Einsatz der herkémmlichen hydrierenden Ent-
schwefelung in mobilen, mit Mitteldestillaten betriebenen Brennstoffzellensystemen nicht
sinnvoll ist.

2.3.2 Der S-Zorb Prozess

Ein weiterer seit 2001 kommerziell eingesetzter Entschwefelungsprozess ist der von Cono-
coPhillips entwickelte S-Zorb Prozess, der mittlerweile in mehreren Raffinerien eingesetzt
wird [45, S. 72; 46]. Das Verfahren basiert auf einem festen Adsorbens in einem FlieRbettre-
aktor mit integrierter Regeneration des Adsorbens. Wéhrend der Prozess bisher nur zur Ent-
schwefelung von Naphta-Fraktionen kommerziell eingesetzt wird, wurde die Eignung fur die
Entschwefelung von Diesel und Kerosinfraktionen mit einer Pilotanlage nachgewiesen [45, S.
74]. Die wesentlichen Aspekte des Verfahrens werden im Folgenden erlautert.

Zunéchst wird die Eduktfraktion wie bei der hydrierenden Entschwefelung komprimiert, zu-
mindest teilweise verdampft und gemeinsam mit einem wasserstoffhaltigen Gasstrom durch
den Reaktor geleitet (vgl. Abb. 2-1). Die Betriebsbedingungen im Adsorber sind in Tab. 2-9
fur eine Mitteldestillatfraktion aufgefuhrt.

Temperatur 393 -404 °C
Druck 33,7 - 37,2 bar
LHSV 1,8-3,0h"
Wasserstoffumsatz 1-35md/t

Tab. 2-9: Betriebsbedingungen fiir den S-Zorb Prozess mit Mitteldestillaten [47, S. 4ff.]

Die Betriebsbedingungen unterscheiden sich im Wesentlichen nur durch den geringeren
Wasserstoffverbrauch von der hydrierenden Entschwefelung, da dem S-Zorb Prozess im
Gegensatz zur hydrierenden Entschwefelung eine reaktive Adsorption zu Grunde liegt (sie-
he Abb. 2-2).

S

|
Y + H — ©/\ + Adsorbens
S

Benzothiophen Ethylbenzol

Abb. 2-2: Reaktionsprinzip des S-Zorb Prozesses nach [46]

Das Schwefelatom wird wie bei der hydrierenden Entschwefelung aus der Molekulstruktur
herausgeldst. Fur die Umwandlung einer heterocyclischen Schwefelverbindung in den kor-
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respondierenden Kohlenwasserstoff ist eine geringe Menge Wasserstoff erforderlich, die mit
einem Gasstrom mit mindestens 25 % (Vol.), besser jedoch 50 % (Vol.) Wasserstoff zuge-
fuhrt wird [47, S. 11]. Wie bei der hydrierenden Entschwefelung ist es erforderlich, Wasser-
stoff im Uberschuss hinzuzufiigen und diesen zu rezyklieren. Der aus der Verbindung her-
ausgeldste Schwefel reagiert nicht mit Wasserstoff zu Schwefelwasserstoff, sondern wird an
der Adsorbensoberfliche angelagert. Sobald die aktiven Zentren des Adsorbens mit Schwe-
felmolekulen besetzt sind, muss das Adsorbens regeneriert werden. Dazu wird bei dem an-
gewendeten FlieRbettprozess kontinuierlich ein Teil des Adsorbens im Adsorber ausge-
tauscht (siehe Abb. 2-3).

Produkt

Vorrat So}

Adsorbens |

— -t

Reaktor

Pufferbehélter
Pufferbehalter

Regeneration [

Reduktion

L Feed + H, — Luft

Abb. 2-3: VerfahrensflieRbild des S-Zorb Prozesses [45, S. 74]

Hz

Im Regenerator wird das Adsorbens mit Luft bei einer Temperatur von 427 — 649°C oxidiert,
so dass der gebundene Schwefel als Schwefeldioxid austritt [47, S. 4ff.]. Das Adsorbens wird
anschlieRend mit einem wasserstoffhaltigen Gasstrom aktiviert, bevor es erneut dem Adsor-
ber zugefiihrt werden kann.

Die Entschwefelungsleistung fur Mitteldestillate wird anhand der Ergebnisse zweier durchge-
fuhrter Versuche mit Dieselkraftstoffen und Kerosin angegeben. Der Dieselkraftstoff mit ei-
nem Schwefelgehalt von 523 ppmw konnte auf 6 ppmw entschwefelt werden, wahrend der
Schwefelgehalt im Kerosin von 2000 ppm auf 1 ppm reduziert werden konnte [48].

Gegeniber der herkdmmlichen hydrierenden Entschwefelung besitzt der S-Zorb Prozess
folgende Vorteile:

o Die Tiefentschwefelung eines hochschwefelhaltigen Kraftstoffs auf weniger als 10 ppm ist
mit dem S-Zorb Prozess aufgrund einer besseren Kinetik einfacher und mit einem einstu-
figen Prozess mdglich.

o Der geringere, bzw. bei bestimmten Betriebsbedingungen entfallende Wasserstoff-
verbrauch fiihrt zu einer Steigerung der Effizienz des Prozesses.
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2.4 Zusammenfassung

e Da kein Schwefelwasserstoff aus dem Adsorber austritt, kann der Uberschissige Wasser-
stoff ohne zuséatzlichen Reinigungsschritt direkt zurtickgefiihrt werden.

Fur die Anwendung in einer Brennstoffzellen APU ist der fir die Raffinerietechnik konzipierte
Prozess jedoch nicht direkt Ubertragbar, da der Kraftstoff in der Gasphase entschwefelt wird
und wie bei der hydrierenden Entschwefelung die Rezyklierung des Uberschissigen Was-
serstoffs erforderlich ist. Wird der Prozess mit Reformatgas mit einem Wasserstoffgehalt von
42 % (Vol.) betrieben, fuhrt die Rezyklierung aufgrund des Wasserstoffverbauchs im Reaktor
wiederum zu einer Abreicherung des Wasserstoffgehaltes. Da das Gas am Austritt des Re-
aktors keinen Schwefelwasserstoff enthélt, kann es jedoch der Brennstoffzelle als Brennstoff
zugefuhrt werden.

Fir die Nutzung der reaktiven Adsorption des S-Zorb Prozesses fiir die Zielanwendung ist
daher zu untersuchen, ob das verwendete Adsorbens auch in einem FlUssigphasen-
Adsorptionsprozess genutzt werden kann.

24 Zusammenfassung

Bei der Rohdldestillation wird der Eduktstrom in die einzelnen Produktgruppen aufgetrennt,
die durch unterschiedliche Siedetemperaturen gekennzeichnet sind. Die Gruppe der Mittel-
destillate wird als Fraktion mit einem Siedebereich zwischen 140°C und 350°C gewonnen.
Aus den Mitteldestillaten werden anschlieBend durch die weitere Verarbeitung die folgenden
Verkaufsprodukte gewonnen:

¢ Flugturbinenkraftstoffe, die einen typischen Siedebereich zwischen 140°C und 250°C ha-
ben. Das in der kommerziellen Luftfahrt eingesetzte Jet A-1 kann gemaR Norm bis zu
3000 ppm Schwefel enthalten. Der durchschnittliche Schwefelgehalt betragt in der EU je-
doch nur 500 ppm, bzw. 710 ppm in den USA. Der Schwefel liegt hauptsachlich in Form
von Benzothiophenen und mehrfach alkylierten Thiophenen im Kraftstoff vor.

o Dieselkraftstoffe fir Kraftfahrzeuge, die durch einen héheren Siedebereich zwischen 175
und 370°C gekennzeichnet sind. Ab dem 1.1.2009 darf der Schwefelgehalt in diesen
Kraftstoffen nicht mehr als 10 ppm betragen, so dass diese Kraftstoffe ohne weitere Ent-
schwefelung zum Betrieb von Brennstoffzellen-APUs eingesetzt werden kénnen.

o Extraleichtflissiges Heiz6l (Heizol EL), das den gleichen Siedebereich wie Dieselkraftstof-
fe fur Kraftfahrzeuge hat, jedoch einen Siederlickstand von mehr als 5 % enthalten kann.
Der Schwefelgehalt darf in der EU bis zu 1000 ppm betragen. Fir stationdre Anwendung
ist daneben schwefelarmes Heizdl EL mit einem Schwefelgehalt von maximal 50 ppm ver-
fugbar. Dibenzothiophene sind die vorherrschenden Schwefelverbindungen in Heizdl EL.

e Bunkergasdl, das in der EU zum Antrieb von Binnenschiffen eingesetzt wird. Als Bunker-
gasol werden entweder Heizdl EL, Dieselkraftstoff fir Kraftfahrzeuge oder Gasél fur den
Seeverkehr eingesetzt. Gasél fiir den Seeverkehr unterscheidet sich von Heizdl EL nur
durch eine geringfligig hohere Dichte. Bunkergasdéle diirfen nicht mehr als 1000 ppm ent-
halten. Wie in Heizdl EL sind Dibenzothiophene die Uberwiegenden Schwefelverbindun-
gen.

Um ein Brennstoffzellensystem zur Bordstromerzeugung in Flugzeugen, Kraftfahrzeugen
oder Schiffen einzusetzen, missen diese mit den an Bord verfligbaren Mitteldestillaten be-
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2 Grundlagen und Technik der Entschwefelung

trieben werden. Die Kraftstoffe werden zum Betrieb des Brennstoffzellensystems durch den
Prozess der Reformierung in ein wasserstoffreiches Gas umgewandelt. Da Schwefelverbin-
dungen im Kraftstoff die eingesetzten Katalysatoren schadigen, darf der Schwefelgehalt vor
dem Eintritt in den Reformer nicht mehr als 10 ppm betragen. Daher missen Flugturbinen-
kraftstoffe und Bunkergaséle zum Betrieb von Binnenschiffen an Bord entschwefelt werden,
bevor sie zum Betrieb einer Brennstoffzellen-APU eingesetzt werden kénnen.

Industriell wird Gberwiegend die hydrierende Entschwefelung eingesetzt. Bei diesem Verfah-
ren ist ein Wasserstoffiberschuss im Reaktor erforderlich. Der Uberschiissige Wasserstoff
wird am Austritt des Reaktors separiert, gereinigt und im Kreislauf gefuhrt. Da in der Brenn-
stoffzellen-APU jedoch kein reiner Wasserstoff verfiigbar ist, misste der Reformatstrom ver-
wendet werden, der am Austritt des Shift-Reaktors nur 41 %(Vol.) Wasserstoff enthalt. Der
Wasserstoffgehalt wiirde durch den Wasserstoffumsatz im Reaktor bei der Kreislauffihrung
weiter reduziert, bis die Reaktion zum erliegen kdme. Die notwendige Aufbereitung des Gas-
stroms zur Anreicherung des Wasserstoffs und zur Abtrennung des Schwefelwasserstoffs
ware zu aufwandig fur die Anwendung in mobilen Brennstoffzellensystemen. Ein weiterer seit
2001 kommerziell eingesetzter Prozess ist das S-Zorb Verfahren. Das Verfahren benétigt
ebenfalls einen energieintensiven, wenn auch weniger aufwandigen, Wasserstoffkreislauf.
Da der Kraftstoff bei diesem Prozess in der Gasphase entschwefelt wird, dem Reformer je-
doch ein flussiger Eduktstrom zugefiihrt werden muss, ist auch dieses Verfahren nicht auf
den Einsatz in Brennstoffzellen-APUs Ubertragbar.

Daher muss zur Entschwefelung von Mitteldestillaten in Brennstoffzellen-APUs auf alternati-
ve Verfahren zurlickgegriffen werden, die sich bisher im Forschungsstadium befinden.
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3 Neue Ldsungsansitze zur dezentralen Entschwefelung von
Mitteldestillaten

Alternative Ansatze zu den beiden groftechnisch eingesetzten Entschwefelungsverfahren
wurden bisher nur im Labormafistab demonstriert und stehen derzeit nicht als technische
Anwendung zur Verfugung. Fur den Betrieb von Brennstoffzellen-APUs mit den an Bord ver-
figbaren Kraftstoffen ist daher die Entwicklung alternativer Entschwefelungsverfahren eine
Schlusselaufgabe. Im Folgenden werden dazu verschiedene neuartige Ansédtze vorgestellt
und vor dem Hintergrund der Anwendung in mobilen Brennstoffzellensystemen diskutiert.

31 Hydrierende Entschwefelung mit Vorsittiger

Die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattigung ist eine Weiterentwicklung der herkémmli-
chen hydrierenden Entschwefelung. Da der Kraftstoff bei diesem Prozess im flissigen Zu-
stand entschwefelt wird und die Wasserstoffrezyklierung entféllt, ist das Verfahren eine inte-
ressante Alternative flr die Zielanwendung.

3.1.1  Grundlagen

Der grundlegende Unterschied zur herkémmlichen Hydrierung liegt darin, dass der fur die
Hydrierung erforderliche Wasserstoff vor dem Eintritt in den Reaktor in der flissigen Kraft-
stoffphase geldst wird. Die Diffusion des Wasserstoffs in die flissige Phase erfolgt extern, so
dass im Gegensatz zum herkdmmlichen dreiphasigen Rieselbettreaktor keine Gasphase im
Reaktor vorliegt. Es liegt dann ein reines Zweiphasensystem aus geséttigtem Kraftstoff und
Katalysator vor [50]. Die nach der Hydrierung im Kraftstoff geléste Uberschiissige Wasser-
stoffmenge ist so gering, dass keine Rezyklierung des Wasserstoffs erforderlich ist [37, S.
31f.]. Der Ablauf des Verfahrens ist in Abb. 3-1 dargestellt.

Reformatgas /"
N o)
2
Jet A-1 ‘Q AN S
o
I >
Gas- A\
‘Abgas abscheider
)
Q
T
Entschwefeltes
Produkt + H,S \T/

Abb. 3-1:  VerfahrensflieRbild fur die hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttigung

Zunachst werden der Kraftstoff und der Wasserstoff auf den Reaktordruck zwischen 15 bar
und 30 bar komprimiert. Im Vorséttiger wird das zugefiihrte Gas anschlieBend im flissigen
Kraftstoff gelést. Stand der Technik ist der Einsatz eines Séttigers in Form von einem Behél-
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3 Neue Lésungsanséatze zur dezentralen Entschwefelung von Mitteldestillaten

ter, der kontinuierlich mit Gas und Flussigkeit durchstromt wird. Um eine mdglichst grof3e
Verteilung des Gases im Kraftstoff zu erreichen, wird der Wasserstoff mit einer Fritte zer-
staubt [37, S. 41]. Durch besondere MaRnahmen zur Intensivierung des Stoffaustauschs
zwischen den Phasen kann die BaugrofRe des Sattigers jedoch verringert werden. Eine M6g-
lichkeit dazu ist der Strahlschlaufenreaktor [49]. Um die erforderliche Verweilzeit zur Bega-
sung der FlUssigkeit im Sattiger zu minimieren, wird durch den Impuls eines Flussigkeits-
strahls eine Zirkulationsstrémung erzeugt, so dass die Kontaktflache zwischen Flussigkeit
und Gas maximiert wird. Eine weitere Mdglichkeit ist der von Datsevich entwickelte Sattiger,
der nicht ndher spezifiziert wird [50].

Der flussige Kraftstoff mit dem darin gelésten Gas gelangt anschlieRend in den Reaktor.
Damit sich im Reaktor keine Gasphase ausbildet, muss die Temperatur im Vorsattiger so
gewahlt werden, dass die geloste Gasmenge unter der Sattigungsgrenze im Reaktor liegt. In
der Katalysatorschittung werden die Schwefelverbindungen analog zur herkdmmlichen Hyd-
rierung zu Schwefelwasserstoff umgesetzt. Nach der Entspannung des Produktes kann der
Uberschissige Gasstrom abgeschieden werden. Ein Restgehalt an H,S bleibt jedoch im
Kraftstoff gelést und muss anschlieRend z.B. in einer Stripperkolonne oder durch eine Ad-
sorption vom Produktstrom abgetrennt werden [51].

Um den Schwefel im zugefiihrten Kraftstoff vollstdndig umzusetzen, muss geniigend Was-
serstoff fur die Hydrierung in der Flissigkeit geldst sein. Im Gleichgewichtszustand ist die
geléste Gasmenge abhangig vom eingesetzten Kraftstoff, dem zugefiihrten Gasstrom, vom
Druck und von der Temperatur. Bisherige Untersuchungen zur hydrierenden Entschwefelung
mit Vorséttiger beschranken sich auf die Zufuhr von reinem Wasserstoff. In einer mit Kerosin
betriebenen Brennstoffzellen-APU ist dagegen kein reines Wasserstoffgas verfligbar. Bei
Einsatz eines autothermen Reformers enthélt das Reformatgas am Reaktoraustritt im tro-
ckenen Zustand nur 36,5 % (Vol.) H, [9, S. 4852]. Am Austritt aus dem Shiftreaktor liegt der
H, Gehalt im trockenen Zustand bei 41% (Vol.) [52]. Um eine aufwandige Abtrennung des
Wasserstoffs zu vermeiden, ist zu untersuchen, ob der Prozess auch mit dem aus dem
Shiftreaktor austretenden Gasstrom betrieben werden kann. Zur Bestimmung des dazu not-
wendigen Druckes im Vorsattiger ist der Gleichgewichtszustand im Vorséttiger zu ermitteln.

Fir den Fall idealer Gase und idealer Flussigkeiten gilt fur die Stoffmengenanteile des Kraft-
stoffs in der fliissigen (x4, ) Und der gasférmigen (v, ..., ) Phase im Gleichgewicht:

Y krapisiofp * P = X krafistoy * P D, Krafistoff ( T)' (3-1)
Mit Pp kraisto ( T)= Dampfdruck des eingesetzten Kraftstoffs.

Fir eine ideale Gaskomponente i gilt im Gleichgewichtszustand das Henrysche Gesetz:
yi-p=x,-H/(T,p). (3-2)
mit H,.(T, p) = Henry Konstante der Gaskomponente i.

Dieses Gesetz besagt, dass der Stoffmengenanteil der Gaskomponente in der Flussigkeit
proportional zu der im Gas ist. Wie fur die meisten Flissigkeitseigenschaften ist die Druck-
abhangigkeit des Henrykoeffizienten H,.(T, p)gering und kann in der Regel vernachl&ssigt
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3.1 Hydrierende Entschwefelung mit Vorséttiger

werden [53]. Fur die Losung von Wasserstoff und Stickstoff in Gasél, Naphtha und Kerosin
wurde dies durch Messungen fiur Driicke von bis zu 100 bar bestétigt [54; 14, S. 75]. Zur
Berechnung der gelésten Gasmenge im Vorséattiger wird auf Literaturangaben zur Henry
Konstante fur die Gaskomponenten im Reformat zurtickgegriffen [55; 14, S. 75; 54; 56]

Weiterhin muss fiir die Summe der Mol-Anteile in der Flissig- und der Gasphase gelten:
2=l (3-3)
>x =1. (3-4)

Weiterhin muss fiir den stationdren Betrieb gelten, dass der Molanteil einer im Kraftstoff ge-
I6sten Gaskomponente bezogen auf die Summe der gelésten Gase, dem Molanteil der Gas-
komponente im zugefuhrten Reformat entspricht. Da sich die einzelnen Gase im Reformat
unterschiedlich gut im Kraftstoff I6sen, muss folglich der Partialdruck der Gaskomponenten
mit grof3er Henry-Konstante, d.h. geringer Ldslichkeit, im Vorséttiger ansteigen, bis sich ein
Gleichgewicht einstellt. Andernfalls wiirde sich eine Gaskomponente mit der geringsten Gas-
I6slichkeit im Vorséattiger anreichern, bis die Reformatzufuhr zum erliegen kommt. Der Stoff-
mengenanteil einer gelésten Gaskomponente entspricht bezogen auf den der Gbrigen gelds-
ten Gaskomponenten also dem bekannten Stoffmengenanteil der Komponente im
zugefuhrten Reformat x;

i,Reformat *

T (3-5)

i,Reformat *
2

Mit der Lésung dieses Gleichungssystems kann der Stoffmengenanteil des Wasserstoffs in
Abhé&ngigkeit von der Temperatur und dem Druck im Vorséttiger bestimmt werden. In Abb.
3-2 a ist die Abhé&ngigkeit des H,-Stoffmengenanteils von der Temperatur bei Zufuhr von
Reformat und reinem Wasserstoff mit einem Gesamtdruck im Vorsattiger von 30 bar darge-
stellt.

Da Wasserstoff im Vergleich zu den Ubrigen Gaskomponenten im Reformatgas vergleichs-
weise schlecht im Kraftstoff 16slich ist, steigt der Wasserstoffpartialdruck im Vorsattiger auf
einen héheren Wert als den Wasserstoffpartialdruck im Reformatgas an. Dadurch wird die
geringe Lo&slichkeit teilweise ausgeglichen. Daher liegt die Wasserstoffkonzentration im
Kraftstoff im Reformatbetrieb bei 202°C beispielsweise nur 40 % unter dem Wert fir den
Betrieb mit reinem Wasserstoff, obwohl der Wasserstoffpartialdruck in der Gaszufuhr um
59 % verringert ist. Aufgrund der mit der Temperatur stetig steigenden Wasserstoffkonzent-
ration kann bei einer héheren Vorsattigertemperatur zur Bereitstellung der erforderlichen
Gasmenge ein geringerer Druck im System eingestellt werden.
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Abb. 3-2: a) Stoffmengenanteile fur in Kerosin geldstes Reformat und geldsten reinen
Wasserstoff in Abhangigkeit von der Temperatur bei einem Gesamtdruck im Vor-
sattiger von 30 bar;

b) Abhangigkeit der maximalen umsetzbaren Schwefelkonzentration in Jet A-1
vom Wasserstoffpartialdruck im Vorsattiger fur reinen Wasserstoff und fiir Refor-
mat bei einer Temperatur im Vorsattiger von 202°C

Daraus kann die Abhangigkeit zwischen dem maximal umsetzbaren Schwefelgehalt im
Kraftstoff ¢ . und dem Wasserstoffpartialdruck im Vorsattiger bestimmt werden (siehe
Abb. 3-2 b). Es wird angenommen, dass der Wasserstoffpartialdruck im Hinblick auf die Ki-
netik der hydrierenden Entschwefelung am Reaktoraustritt einem Wert von 10 bar nicht un-
terschreiten darf [37, S. 33f.]. Der Wasserstoffumsatz wird entsprechend der Reaktionsglei-
chung zur Hydrierung von Thiophen, Benzothiophen und Dibenzothiophen mit 2 Mol

Wasserstoff pro Mol der Schwefelverbindungen angesetzt (siehe Tab. 2-8).

Zur vollstdndigen Entschwefelung von Kerosin mit einem maximalen Schwefelgehalt von
3000 ppm muss der Systemdruck unter diesen Voraussetzungen bei Reformatzufuhr 47 bar
betragen, damit der Wasserstoffpartialdruck am Reaktorausgang nicht unter 10 bar absinkt.
Wird dem Vorsattiger ausschlieRlich Wasserstoff zugefiihrt, reicht dazu bereits ein Wasser-
stoffpartialdruck von 22 bar aus. Dies sind 53 % weniger als bei Betrieb mit Reformat. Wird
ein typisches Kerosin mit ca. 500 ppm Schwefel eingesetzt, kann der Systemdruck bei Re-
formatzufuhr auf 23 bar reduziert werden, wahrend mit reinem Wasserstoff bereits ein Druck
von 12 bar ausreicht, um eine ausreichende Wasserstoffmenge im Kraftstoff zu I6sen.

3.1.2 Stand der Technik

Das Prinzip der hydrierenden Entschwefelung von Mitteldestillaten mit Vorséattigung wurde
bereits 1963 von Esso patentiert [57]. Das Patent umfasst vor der Hydrierung die externe
Sattigung des Kraftstoffs mit einem Gas, das mindestens 70% Wasserstoff enthélt. Weitere
Patente aus den Jahren 1959 und 1969 beschreiben &hnliche Prozesse, die jedoch auf die
Entschwefelung von Rohdl bzw. die Entschwefelung in radial durchstrémten Reaktoren be-
zogen sind. Die technische Anwendung der patentierten Verfahren ist jedoch nicht bekannt
und es liegen keine verdffentlichten Versuchsergebnisse vor. Naher beschrieben wird die
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3.1 Hydrierende Entschwefelung mit Vorséttiger

Entschwefelung mit Vorséttiger in einem Patent von Datsevich [58]. Detaillierte Laborstudien
zur hydrierenden Entschwefelung von Mitteldestillaten wurden am Lehrstuhl fiir chemische
Verfahrenstechnik der Universitdt Bayreuth durchgefiihrt. Die Arbeiten fihrten 2003 zu ei-
nem weiteren von der BP Oil International Ltd. angemeldeten Patent. Dieses ist auf die Tief-
entschwefelung von dieseldhnlichen Kraftstoffen fokussiert und fasst den Prozess mit der
anschlieRenden Feinreinigung und der Abtrennung des Schwefelwasserstoffs zusammen.
Als nachgelagerte Reinigungsverfahren werden beispielhaft die Adsorption sowie die Spu-
lung des Produkts mit einem Gasstrom beschrieben [51].

Bisher wurde die hydrierende Entschwefelung mit Vorséttiger ausschlief3lich im Labormaf3-
stab erprobt. Die Versuche beschrénken sich dabei auf die Entschwefelung von Gasél und
Dieselkraftstoffen mit reinem Wasserstoffgas [37, S. 1ff.; 59; 60; 61, S. 1483ff.]. In einer um-
fassenden Studie wurde die Kinetik der hydrierenden Entschwefelung anhand von Modell-
kraftstoffen untersucht und der Prozess experimentell mit der herkémmlichen hydrierenden
Entschwefelung im Rieselbett verglichen [37, S. 37f.]. Der Vergleich ergab, dass bei identi-
schen Bedingungen im Rieselbettreaktor eine um den Faktor 2,5 héhere Verweilzeit erforder-
lich ist. Dies wird mit der besseren Benetzung des Katalysators im Zweiphasenreaktor und
durch den bereits am Reaktoreintritt im Kraftstoff gelésten Wasserstoff begriindet [37,
S. 106f.].

Fur die technische Anwendbarkeit ist die Dauerhaltbarkeit des Katalysators entscheidend.
Versuche mit Dieselkraftstoff und dem CoMo Katalysator C20-6-05 von Siidchemie zeigten
bei einer Reaktortemperatur von 360°C nach einer Laufzeit von 800 h keine messbare Zu-
nahme des Schwefelgehaltes im Produkt [37, S. 103ff.]. Ein weiterer Langzeitversuch wurde
mit Gasél bei einer erhéhten Reaktortemperatur von 400°C durchgefiihrt. Uber eine Laufzeit
von 2400 h sank der Gesamtschwefelumsatz von 95 % auf 70 % ab. Die Degradation des
Katalysators unterscheidet sich jedoch beziiglich der umgesetzten Schwefelverbindungen.
Wahrend die Aktivitdt fur wenig reaktive mehrfach alkylierte Dibenzothiophene vollstandig
zusammenbrach, nahm der Umsatz fur das einfacher zu hydrierenden Dibenzothiophen nur
um 3 % ab [61, S. 1490f.]. Da die starker reaktiven Benzothiophene in Kerosin die vorherr-
schenden Schwefelverbindungen sind, ist fur Kerosin eine bessere Langzeitstabilitdt zu er-
warten als fur Gasol.

Weitere Versuche beschaftigten sich mit der Nebenreaktion des katalytischen Hydrocra-
ckens, die bei typischen Bedingungen der Hydrierung stattfindet. Bei 400°C und einer LHSV
von 1,625 h” entspricht der dadurch erzeugte Wasserstoff einem Partialdruck von 5 bar.
Damit ist die Entschwefelung von Kraftstoffen mit geringen Schwefelgehalten prinzipiell auch
ohne Wasserstoffzugabe mdéglich. Starke Verkokungen des Katalysator fiihren in diesem Fall
jedoch zu einer stark reduzierten Lebensdauer des Katalysators [37, S. 86f.].

3.1.3 Bewertung

Gegeniber der konventionellen hydrierenden Entschwefelung bietet der Einsatz der Vorsat-
tigertechnologie klare Vorteile, so dass sie im Gegensatz zur konventionellen Hydrierung
durchaus Potential fiir den Einsatz in mobilen Brennstoffzellen-APUs hat:

¢ Die energieintensive Rezyklierung des Wasserstoffs entféllt aufgrund des sehr geringen
Wasserstoffliberschusses.
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3 Neue Lésungsanséatze zur dezentralen Entschwefelung von Mitteldestillaten

o Der Reaktor kann lageunabhéngig eingesetzt werden, weil er ausschlief3lich von Flissig-
keit durchstrémt wird.

e Es kdnnen kleinere Katalysatorpartikel verwendet werden, da der Druckverlust bei flissi-
ger Reaktionsfiihrung unbedeutend fur den Energieverbrauch ist [37, S. 34].

e Aufgrund einer besseren Benetzung des Katalysators und der kleineren Partikelgréfie
ergibt sich eine verbesserte Kinetik. Daraus folgen eine kirzere Verweilzeit und damit ei-
ne geringere BaugréRe des Reaktors.

Fur die Bewertung der technischen Umsetzbarkeit mussen jedoch die folgenden Aspekte
noch untersucht werden:

e Es muss experimentell gepriift werden, ob der Prozess mit Reformatgas betrieben werden
kann. Neben der Bestimmung des erforderlichen Betriebsdruckes miissen die Auswirkun-
gen der zusétzlichen Gaskomponenten im Reformat N, CO, und CO auf den Prozess un-
tersucht werden.

e Die im Kerosin enthaltenen Schwefelverbindungen gehdren fast ausschlieBlich zu den
Klassen der Thiophene und Benzothiophene. Die bisher untersuchten Dieselkraftstoffe
und Gasole enthalten dagegen fast ausschliefllich weniger reaktive Dibenzothiophene.
Der daraus resultierende Einfluss auf die Produktqualitat ist daher zu bestimmen.

e Bisher wurde das Verfahren nur im LabormaRstab demonstriert. Die technische Umsetz-
barkeit des Verfahrens muss daher mit einer Pilotanlage uberprift werden, die fiir den
Dauerbetrieb geeignet ist. Da bei der hydrierenden Entschwefelung die heterocyclischen
Schwefelverbindungen in Schwefelwasserstoff umgewandelt werden, muss zuséatzlich ei-
ne Abtrennung des Schwefelwasserstoffs vorgesehen werden.

e Wegen der hohen Prozesstemperatur (300 - 400°C) und des hohen Betriebdruckes (20 -
70 bar) ist die Energieeffizienz des Prozesses bei Einbindung des Verfahrens in die
Brennstoffzellen-APU zu bewerten.

3.2 Adsorption

Die Adsorption ist ein Trennverfahren, das kommerziell zur Entschwefelung von Fluiden ein-
gesetzt wird. Anlagen zur Entfernung von Schwefelwasserstoff, Mercaptanen und Sulfiden
aus Gasstrémen und FlUssigkeiten sind am Markt etabliert [62]. Verfahren zur adsorptiven
Entschwefelung flissiger Kraftstoffe werden derzeit verstarkt untersucht. Um die Potentiale
dieser Technologie in Bezug auf die Zielanwendung dieser Arbeit zu beurteilen, werden im
Folgenden die Grundlagen der Flissigphasen-Adsorption und die aktuellen Entwicklungen
zur adsorptiven Entschwefelung flissiger Kraftstoffe beschrieben.

3.21  Grundlagen

Die Adsorption basiert auf der Bindung von Molekiilen aus einer fluiden Phase an der Ober-
flache eines pordsen Feststoffs, dem so genannten Adsorbens (vgl.Abb. 3-3).
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3.2 Adsorption
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Abb. 3-3: Schema des Adsorptions-Desorptionsprozesses [63, S. 15]

Die Adsorption lasst sich in drei Teilschritten veranschaulichen. Zunachst diffundiert das Ad-
sorptiv, das zu bindende Molekul, durch die Grenzschicht an die Oberflache des Adsorbens.
Von dort wird es in das Innere der Poren transportiert, wo es sich unter Freisetzung von
Waérmeenergie an einem unbesetzten aktiven Zentrum anlagert [64, S. 3]. Das beladene
Adsorbens muss anschlieflend ersetzt oder durch Desorption regeneriert werden. Die De-
sorption ist die Umkehrung der Adsorption. Die adsorbierten Molekile werden vom Feststoff
geldst und in die freie fluide Phase tberfihrt. [64, S. 39].

Es wird zwischen den Bindungsprinzipien der Chemiesorption und der Physisoprtion unter-
schieden, die durch unterschiedlich starke Bindungen gekennzeichnet sind. Bei der Chemi-
sorption geht das angelagerte Adsorpt eine chemische Bindung mit dem Adsorbens ein. Die-
se Form der Adsorption ist in der Regel irreversibel oder zumindest nicht vollstdndig
desorbierbar. Nach der vollstdndigen Beladung muss das Adsorbens entsorgt werden. Eine
relativ schwache und in der Regel reversible Bindung liegt der Physisorption zu Grunde. Die
Bindung basiert auf intermolekularen Kraften ohne Elektronenlibergang. Dazu gehéren van
der Waals-, Dipol-, Dispersions- oder Induktionskréfte [65, S. 2ff.].

Fur die Beschreibung der Vorgénge bei der Adsorption sind die Betrachtung der Thermody-
namik, der Kinetik und der Dynamik von Bedeutung.

3.2.1.1 Thermodynamik

Durch ein von auften aufgepragtes Ungleichgewicht lauft die Adsorption spontan ab, da das
Stoffsystem wieder ein thermodynamisches Gleichgewicht anstrebt. Dies geht mit der Ver-
ringerung der Gibbschen Enthalpie einher (AG < 0). Weil die Anzahl der Freiheitsgrade sich
durch die Bindung des Adsorptivs verringert, ist auch die Entropiedifferenz negativ ( AS <0).
Damit folgt aus dem Fundamentalsatz der Thermodynamik (Gl. 3-6), dass Adsorptionspro-
zesse exotherm verlaufen (AH < 0) [66, S.19].

AG =AH -T AS (3-6)

Umgekehrt ist die Desorption endotherm, so dass fiir die Regeneration des Adsorbens eine
konstante, externe Warmequelle zur Verfligung gestellt werden muss.
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Im thermodynamischen Adsorptionsgleichgewicht sind die chemischen Potentiale der fluiden
Phase und der adsorbierten Phase identisch. Fiur ein gegebenes Adsorbens ist das Gleich-
gewicht durch die Adsorptivkonzentration im freien Fluid, die Beladung des Adsorbens und
die Temperatur des Systems festgelegt. Da die Temperatur wahrend der Adsorption kon-
stant gehalten wird, ergibt sich im Gleichgewicht eine direkte Korrelation zwischen der Ad-
sorptivkonzentration im Fluid und der Gleichgewichtsbeladung, die in Form von Adsorptions-
isothermen dargestellt werden kann (Abb. 3-4) [67, S. 7ff.].

o (o))
c c

= =]
T ©
a© ©

[ )]

o T m

a) Konzentration b) Konzentration
Abb. 3-4: Darstellung des Gleichgewichtes der Flissigphasenadsorption durch
Adsorptionsisothermen nach [67, S. 4]

Im einfachsten Fall von nur einer adsorbierenden Komponente im Fluid ergibt sich im Ideal-
fall die Lagmuir-Isotherme (Abb. 3-4, a). Die Beladung des Adsorbens sinkt mit steigender
Temperatur und nimmt mit héherer Adsorptivkonzentration zu. Bei mehreren Komponenten
wird die Gleichgewichtsbeladung noch durch die Konzentration der anderen Komponenten
im Fluid beeinflusst und es ergeben sich mehrstufige Isothermen (Abb. 3-4, b):

Bei Gemischsystemen wird auf mathematische Modelle zuriickgegriffen, die aus experimen-
tell ermittelten Einzeladsorptionsdaten fur die adsorbierbaren Komponenten das Gleichge-
wicht berechnen. Da die Zahl der Komponenten in Mitteldestillaten zu hoch fiir die Bestim-
mung der einzelnen Gleichgewichte ist und die Zusammensetzung der
Schwefelverbindungen stark mit dem jeweiligen Rohdl variiert, ist dieses Vorgehen fir die
Entschwefelung von Mitteldestillaten nicht sinnvoll.

3.2.1.2 Kinetik der Adsorption

Der durch die Thermodynamik beschriebene Gleichgewichtszustand stellt sich erst nach
einer gewissen Zeit ein. Die Geschwindigkeit, mit der sich das neue Gleichgewicht einstellt,
beschreibt die Adsorptionskinetik.

Sowohl die Stoff- als auch die Energietransportwiderstande des Systems beeinflussen die
Kinetik. Aufgrund der vergleichsweise hohen Warmekapazitat von Flissigkeiten kann bei der
Flissigphasenadsorption von einer ndherungsweise isothermen Adsorption ausgegangen
werden. Daher kann der Einfluss des Warmeabtransports nach der Adsorption auf die Ge-
samtkinetik vernachlassigt werden. Auch die eigentliche Adsorption, die Anlagerung des Ad-
sorptivs an den freien Oberflachenplédtzen des Adsorbens, ist in der Regel nicht geschwin-
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3.2 Adsorption

digkeitsbestimmend und kann somit vernachléssigt werden. Folglich wird die Kinetik durch
den Stofftransport des Adsorptivs zum aktiven Zentrum des Adsorbens bestimmt [64, S. 79].

3.2.1.3 Dynamik der Adsorption - Durchbruchskurve

Fur technische Adsorptionsprozesse werden bevorzugt Festbettadsorber eingesetzt. Die
darin ablaufenden zeit- und ortsabhdngigen Vorgénge werden durch die Gleichgewichtslage
und die Kinetik bestimmt. Wahrend der Adsorption nimmt das Adsorbens bis zum Erreichen
des Gleichgewichtszustandes Adsorptiv aus dem vorbeistrémenden Fluid auf. Aufgrund der
beschriebenen Stofflibergangswiderstande 1duft dieser Prozess verzégert ab, so dass sich
im Fluid ein Konzentrationsprofil, wie es in Abb. 3-5 dargestellt ist, ausbildet. Fir das Adsor-
bens ergibt sich ein dhnliches Beladungsprofil, dessen Héhe durch die Thermodynamik und
dessen Form durch die Kinetik bestimmt wird [66, S. 160f.].
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Abb. 3-5:  Konzentrationsprofil in einem Festbettadsorber nach [66, S. 161]

Aufgrund dieser Charakteristik kann der Adsorber in drei Bereiche aufteilt werden:

¢ In der ersten Zone hat das Adsorbens bereits die Gleichgewichtsbeladung erreicht. Hier
wird kein Adsorptiv mehr aufgenommen. Das Fluid durchstrémt diesen Bereich mit der
Eingangskonzentration cs o.

e Die Adsorptionszone (Zone 2) ist der aktive Bereich, in dem die Adsorption stattfindet.
Das charakteristische Konzentrationsprofil wird durch die Gleichgewichtslage und die Ki-
netik bestimmt.

e Zwischen der Adsorptionszone und dem Austritt aus dem Festbett (Zone 3) ist das Adsor-
bens unbeladen. Das Fluid besitzt in diesem Teil des Adsorbers kein Adsorptiv mehr und
es findet keine Adsorption statt.

Da das Konzentrationsprofil im Festbettadsorber nicht direkt gemessen werden kann, wird
der zeitliche Verlauf der Adsorptivkonzentration ¢ im Produkt am Adsorberausgang aufge-
nommen. Daraus ergibt sich die Durchbruchskurve, die die Adsorptionsdynamik widerspie-
gelt. Der typische Verlauf einer Durchbruchskurve ist in Abb. 3-6 abgebildet.
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Abb. 3-6: Verlauf der Durchbruchskurve [63, S. 24]

Die Adsorptionszone bewegt sich stetig in Strdmungsrichtung durch die Adsorbensschiit-
tung. Bevor die Adsorptionszone den Adsorberaustritt erreicht, tritt in der Regel kein Adsorp-
tiv aus dem Reaktor aus. Der Zeitpunkt des ersten Auftretens von Adsorptiv wird ,Durch-
bruchszeit” t, genannt. Von da an steigt der Adsorptivgehalt des Produktes kontinuierlich an,
bis er den Eingangsgehalt ¢, erreicht und die Adsorption zum Erliegen kommt [66, S. 163].

Bei mehreren adsorbierbaren Komponenten bilden sich verschiedene Adsorptionszonen aus,
die sich je nach der Adsorptionsdynamik der Einzelkomponenten unterschiedlich schnell
durch den Adsorber bewegen. Dabei treten Verdrdngungseffekte auf, die zu einem gegen-
Uber der Einzeladsorption veranderten Durchbruchsverlauf fiihren [66, S. 163].

Technische Adsorberbauformen

Technische Adsorptionsprozesse greifen auf unterschiedliche Bauformen zurtick. In einem
Festbettadsorber wird eine ruhende Adsorbensschiittung vom Fluid durchstrémt. Vorteilhaft
sind eine geringe Abnutzung des Adsorbens und damit eine lange Lebensdauer, die Lageu-
nabhé&ngigkeit und geringe Kosten aufgrund einer einfachen Verfahrenstechnik.

In FlieRbettadsorbern, wie sie z.B. fir den S-Zorb Prozess eingesetzt werden, wandert die
Adsorbensschittung durch den Reaktor, wahrend sie vom Fluid durchstrémt wird. Das bela-
dene Adsorbens wird aufierhalb des Adsorbers regeneriert und dem Kreislauf wieder zuge-
fuhrt.

Eine Mischform aus fester und bewegter Adsorberschittung ist der Rotoradsorber. Dabei
werden mehrere Festbetteinheiten verwendet, die auf einem Rotor — wie die Trommel eines
Revolvers — zyklisch durch den Apparat bewegt werden. Dabei kdnnen mehrere Schittun-
gen parallel oder in Reihe geschaltet zu einer effektiveren Ausnutzung des Adsorbens fiithren
[64, S. 301].

3.2.2 Stand der Technik

Wahrend nicht regenerierbare Adsorbentien zur Entschwefelung von flissigen Kraftstoffen
zur Verfigung stehen, ist bisher kein regenerierbares Adsorbens mit gentigender Kapazitat
kommerziell verfigbar. Da fur Brennstoffzellen-APUs Wartungsintervalle von mehr als 1000
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h erreicht werden mussen, kann jedoch nur ein Adsorberkonzept mit integrierter Regenerati-
on eingesetzt werden. Nicht regenerierbare Adsorbentien kénnen nur als zuséatzlicher Si-
cherheitsfilter eingesetzt werden, um den Reformer bei einem Defekt der Entschwefelung
kurzzeitig zu schutzen.

1.) Einer der ersten Versuche, die adsorptive Entschwefelung zu kommerzialisieren, war
der 1998 patentierte Irvad Prozess [68]. Als Adsorbens wird ein mit Metallionen dotiertes
aktiviertes Aluminium eingesetzt. Das Adsorbens wurde kommerziell unter der Bezeichnung
Selexsorb CD von der Firma Alcoa vertrieben.

Der Prozess basiert, 8hnlich dem S-Zorb Prozess, auf einem FlieRbettkonzept und besteht
aus einem Adsorptions- und einem Regenerationsreaktor. Die vierstufige Adsorption findet
bei Temperaturen unter 40°C ohne Zugabe von Wasserstoff statt. Die ebenfalls mehrstufige
Desorption wird unter Wasserstoffatmosphéare im Temperaturbereich zwischen 70°C und
270°C durchgefihrt. Die fur die Kommerzialisierung vorgesehene Zielanwendung war die
Entschwefelung einer Benzinfraktion von 1276 ppm auf unter 100 ppm [69]. Da die Zielvor-
gaben nicht im vorgegebenen Entwicklungszeitraum erreicht werden konnten, wurden die
Arbeiten eingestellt. [70]

2) Da Alcoa die Entwicklung der Selexsorb Adsorbentien auf Basis von Ag-Al,O; weiter
fortgefiihrt hat [71], ist die Eignung dieser Adsorbentien fur die Zielanwendung zu prifen.
Mittlerweile wurden die Vermarktungsrechte der Selexsorb Adsorbensfamilie an BASF ver-
kauft.

3.) Intensive Forschungsarbeiten zur Entwicklung von Adsorbentien zur Entschwefelung
von flissigen Kraftstoffen werden insbesondere von den Arbeitsgruppen um R.T. Yang von
der Michigan University und Y. Song von der Pennsylvania State University vorangetrieben.
Die Arbeiten werden im Rahmen des ,Advanced Fuel Cell Program* durch das U.S. Office of
Naval Research und verschiedene weitere militdrische Entwicklungsprojekte finanziert. Die
Projekte richten sich speziell auf die Entschwefelung von Benzin, Kerosin und Dieselkraft-
stoffen fur Bennstoffellen APU Systeme [72].

Die an der Michigan University entwickelten Adsorbentien binden die Schwefelmolekiile bei
Raumtemperatur Uiber ni—Komplex Bindungen. Da die Bindungskrafte stérker als bei van der
Waals Bindungen sind, kénnen mit =—Komplex Bindungen h&here Selektivitdten erreicht
werden [73, S. 760ff.]. Dennoch sind die Bindungskrafte geringer als bei der Chemiesorption
und kdnnen durch herkémmliche Desorptionsprozesse, wie z.B. das Anheben der Tempera-
tur oder das Absenken des Druckes, wieder aufgebrochen zu werden [74].

Durch Modellrechnungen und Versuche mit Modellkraftstoffen wurde eine groe Zahl poten-
tieller n—Komplex-Adsorbentien systematisch untersucht [75; 76; 77; 78; 79; 80; 81; 82, S.
7649 ff.]. Vergleichbare Ergebnisse zur Adsorptionskapazitét der ausgewahlten Materialien
liegen fir einen U.S. Dieselkraftstoff mit einem Schwefelgehalt von 297ppm vor [83].
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Adsorbens Durchbruchskapazitat
(mgS/g)

Aktivkohle (Calgon Typ PCB) <0,5

Selexsorb CDX 2,63

Cu(l)-Y (VPIE) 8,89

CDX/ Cu(l)-Y (VPIE) 10,44

Ni(ll)-Y (SSIE) 5,06

CDX / Ni(ll)-Y (SSIE) 6,11

Tab. 3-1: Durchbruchskapazitaten fur ein Produkt mit 1 ppm Schwefel von ausgewahlten
n—Komplex-Adsorbentien fiir U.S. Dieselkraftstoff mit einem Schwefelgehalt von
297 ppm [83]

Mit dem kommerziell verfiigbaren Aktivkohleadsorbens kénnen weniger als 0,5 mg Schwefel
pro Gramm Adsorbens gebunden werden, bis das Produkt mehr als ein ppm Schwefel ent-
halt. Das beste Ergebnis in der Kategorie der n—Komplex-Adsorbentien konnte mit Cu(l)-Y
Zeolithen erzielt werden, namlich eine dreimal hdhere Durchbruchskapazitat als fiir Selex-
sorb CDX. Noch héhere Kapazitdten konnten nur durch eine Kombination des Kupferzeo-
lithen mit Selexsorb CDX erreicht werden.

Versuche mit Flugturbinenkraftstoffen machten jedoch die Nachteile des Adsorbens deutlich.
In weiteren Arbeiten wurde mit Cu(l)-Y (VPIE) fir JP-5 mit 1172 ppm-S nur eine Durch-
bruchskapazitat von weniger als 0,5 mg/g ermittelt (vgl. Tab. 3-2).

Adsorbens Durchbruchskapazitit Durchbruchskapazitit
1 ppm-S 9 ppm-S
[mg S/4]) [mg S/4g])
Cu(l)-Y (VPIE) <05 <05
PdCI/AC 1,9 4,6

Tab. 3-2:  Durchbruchskapazitaten der Adsorbentien Cu(l)-Y (VPIE) und PdCI,/AC fur ein
Produkt mit 1 ppm, bzw. 9 ppm Schwefel mit JP-5 mit einem Schwefelgehalt von
1172 ppm [82, S. 7652ff.]

Als Begriindung fir die geringe Kapazitét wird der negative Einfluss von Polyaromaten und
Stickstoffverbindungen im Kraftstoff angefiihrt werden [84]. Aus diesem Grund und weil die
Regeneration sehr aufwdndig ist und eine zusétzliche Aktivierung erfordert, ist das Cu(l)-Y
Adsorbens nicht fuir technische Anwendungen geeignet.

Bessere Ergebnisse fur JP-5 mit 1172 ppm-S zeigte das neu vorgestellte PdCI,/AC Adsor-
bens, das ebenfalls r=—Komplex-Bindungen nutzt. Da das Adsorbens auf einem Aktivkohle-
trager basiert, kann es jedoch nicht oxidativ regeneriert werden. Bei der Regeneration mit
Lésungsmitteln wurden nach der Regeneration nur 72 % der Kapazitdt wiederhergestellt [82,
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S. 7652ff.], so dass auch dieses Material nicht in Brennstoffzellen-APUs eingesetzt werden
kann.

Als letztes n—Komplex-Adsorbens verbleibt der Nickelzeolith Ni(ll)-Y (SSIE) (vgl. Tab. 3-1).
Neben einer Kapazitat von 5,06 mg/g fur Dieselkraftstoff zeichnet es sich durch eine einfa-
che oxidative Regeneration aus [83]. Derzeit scheint das Adsorbens am besten fir die Ziel-
anwendung geeignet zu sein. Eine Uberpriifung der Adsorptionskapazitat mit dem beschrie-
benen JP-5 mit hohem Aromaten- und Stickstoffgehalt wurde jedoch bisher nicht
verdffentlicht.

4) An der Pennsylvania State University wurde ebenfalls eine Vielzahl mdglicher Adsor-
bentien systematisch untersucht. Viel versprechende Ergebnisse zeigen auch dort die auf
Nickel basierenden Materialien (vgl. Tab. 3-3).

Adsorbens Kraftstoff Schwefelgehalt Temperatur Durchbruchskapazitit
[ppm] [°Cl 10 ppm
[mg S/4d])

Ni/SiO,-Al,0;  Benzin 305 20 <0,8
Ni/SiO,-Al,0;  Benzin 305 200 7,3
Ni/SiO,-Al,0;  JP-8 736 200 9,9
Ni/SiO,-Al,0;  Light JP-8 380 200 14,2

KYNIE-3 Light JP-8 380 80 4,44

KYNIE-3 Light JP-8 380 80 1,48

Tab. 3-3: Durchbruchskapazitaten von Adsorbentien auf Nickel Basis fur ein Produkt mit 10
ppm Schwefel mit verschiedenen Kraftstoffen [85; 36, S. 1116 ff.; 86]

Fur ein Ni-SiO, Adsorbens ergab sich mit einem kommerziellen Benzin bei Raumtemperatur
nur eine geringe Kapazitat von weniger als 0,8 mg/g. Wird die Adsorption mit gasférmigem
Kraftstoff bei 200°C durchgefiihrt, Iasst sich die Kapazitdt um mehr als den Faktor 9 steigern
[85]. Versuche mit Flugturbinenkraftstoffen machten die positiven Effekte einer Kopplung der
Adsorption mit der destillativen Abtrennung deutlich. Fir JP-8 mit 736 ppm Schwefel ergibt
sich eine Durchbruchskapazitét von 9,9 mg/g. Fir eine leichte 70% (Vol) Teilfraktion dessel-
ben Kraftstoffs mit 380 ppm Schwefel kann die Kapazitdt um tuber 40% gesteigert werden
[36, S. 1116ff.]. Der Anwendung des Adsorbens in Brennstoffzellen-APUs stehen die folgen-
den Nachteile entgegen:

o Ni/SiO,-Al,O3 erfordert eine Adsorptionstemperatur von 200°C, so dass der Kraftstoff zu-
mindest teilweise verdampft werden muss.

e Das Adsorbens muss nach der oxidativen Regeneration unter Wasserstoffatmosphare
aktiviert werden.

Weitere Untersuchungen wurden mit Ni-Y-Zeolithen durchgefihrt. Mit einem reduzierten
Ni(l)-Y Zeolith (KYNIE-3) konnte bei 80°C eine Kapazitat von 4,44 mg/g erreicht werden. Im
unreduzierten Ni(ll) Zustand wurden noch 1,48 mg/g erreicht. Vorteilhaft ist, dass im unredu-
zierten Zustand eine vollstandige Regeneration mit Luft bei 300°C in 1-2 h mdglich ist [86].
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5) Die U.S. Firma Mesoscopic Devices hat ein Konzept fiir die Applikation eines adsorp-
tiven Entschwefelungsprozesses mit integrierter Regeneration in mobilen Brennstoffzellen-
systemen patentiert [87]. Uber ein Mehrwege-Drehventil werden 12 Festbettreaktoren eines
Rotoradsorbers so verschaltet, dass eine hohe Ausnutzung der eingesetzten Adsorbens-
menge mdglich ist (sieheAbb. 3-7).

L)

Abb. 3-7: Mesoscopic Devices Entschwefelungssystem; links: 50 kW Einheit, rechts: 5 kW
Prototyp [88]

Wahrend zweimal je 5 Adsorber in Reihe geschaltet zur Adsorption eingesetzt werden, findet
in den Ubrigen beiden Adsorbern die Desorption statt. Das nicht naher spezifizierte Adsor-
bens wird mit Luft in 60-100 Minuten bei 500°C regeneriert und erreicht fir eine Produktqua-
litdt von 10 ppm-S mit einem JP-8 mit 1500 ppm-S eine Durchbruchskapazitdt von weniger
als 0,6 mg/g. Bei mehr als 300 Adsorptionszyklen waren keine Degradationseffekte erkenn-
bar [89]. Einen &hnlichen, ebenfalls auf im Kreis angeordneten Festbettadsorbern basieren-
den Prototypen, stellte die Firma Aspen Products Group vor [90]. Angaben zum eingesetzten
Adsorbens und der Kapazitat liegen nicht vor.

3.2.3 Bewertung

Im Gegensatz zur destillativen Abtrennung und der Pervaporation ist die adsorptive Ent-
schwefelung prinzipiell zur Feinreinigung von flissigen Kraftstoffen auf Schwefelgehalte von
weniger als 10 ppm geeignet. Die Realisierung hangt jedoch entscheidend von der Auswahl
eines geeigneten Adsorbens ab.

Da derzeit keine regenerierbaren Adsorbentien zur Entschwefelung von Kraftstoffen in der
Flussigphase kommerziell vertrieben werden, muss auf Adsorbentien fiir andere Anwendun-
gen oder auf neue Materialien im Forschungsstadium zurlickgegriffen werden. Die Auswahl
der Adsorbentien ist zuséatzlich dadurch eingeschrankt, dass militdrisch unterstutzte Entwick-
lungen nicht frei verfugbar sind.

Um zu bewerten, ob ein Adsorbens fiir die Zielanwendung geeignet ist, miissen vergleichba-
re Daten mit den verfiigbaren Materialien experimentell ermittelt werden. Folgende Auswahl-
kriterien sind dabei ausschlaggebend:
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* Die Adsorptionskapazitéat bedingt die benétige Menge an Adsorbens. Eine zu geringe Ka-
pazitédt hat zur Folge, dass die Produktqualitét nicht den Anforderungen entspricht oder
der Prozess aufgrund der Baugré3e nicht technisch umsetzbar ist.

e FUr technische Anwendungen muss eine Lebensdauer von mehr als 1000 h erreicht wer-
den. Daher ist eine hohe thermische Stabilitat, geringer Abrieb und eine gute Regenerier-
barkeit des Adsorbens erforderlich.

e Das Adsorbens muss mit den im Brennstoffzellensystem verfugbaren Medien, mit még-
lichst geringem Energieaufwand und in minimaler Zeit regenerierbar sein.

In einer anschlieRenden Prozessbewertung muss darliber hinaus fur das ausgewéhlte Ad-
sorbens geprift werden, ob die folgenden Nachteile des Adsorptionsprozesses der techni-
schen Anwendung entgegenstehen:

e Wahrend der Adsorptionsprozess in der Flussigphase bei milden Betriebsbedingungen
ablauft, sind zur Regeneration des Adsorbens teilweise Temperaturen von mehr als
350°C erforderlich. Der hierzu erforderliche Energieaufwand muss daher bewertet wer-
den.

o Bei der Regeneration geht ein Teil des Kraftstoffs verloren, der nach der Adsorption in
den Poren des Adsorbens verbleibt. Daher muss der Einfluss des Kraftstoffverlusts auf
den Systemwirkungsgrad in Betracht gezogen werden.

3.3 lonische Fliissigkeiten

Ein neues Konzept zur Entschwefelung von Mineraldlfraktionen ist die Flissig/Flussig-
Extraktion mit ionischen Flussigkeiten (ionic liquid - IL) [91]. Vorteilhaft fur die Anwendung in
Brennstoffzellen-APUs ist, dass das Verfahren bei Raumtemperatur und Umgebungsdruck
arbeitet und weder Wasserstoff noch einen Katalysator benétigt [92, S. 148].

3.31  Grundlagen

lonische Flissigkeiten bestehen ausschlielRlich aus lonen und werden von herkdmmlichen
Salzschmelzen dadurch abgegrenzt, dass sie bereits bei Temperaturen unter 100°C als rela-
tiv niedrigviskose Flissigkeit vorliegen. Wichtige Eigenschaften wie Schmelzpunkt, thermi-
sche Stabilitdt und Loslichkeitseigenschaften der auch als ,Designer Solvents” bezeichneten
Flussigkeiten, kénnen durch Wahl des Kations und des Anions in weiten Bereichen einge-
stellt werden. Weiterhin wird die destillative Produktabtrennung stark vereinfacht, weil ioni-
sche Flussigkeiten praktisch keinen Dampfdruck haben. Daher eignen sich ionische Flussig-
keiten hervorragend als Lésungsmittel fiir Extraktionsprozesse [92, S. 150].

Umfangreiche Forschungen zur Extraktion mit ionischen FlUssigkeiten befassen sich mit Ver-
fahren zur Entfernung polarer Verunreinigungen aus Kohlenwasserstoffgemischen, insbe-
sondere zur Entschwefelung flissiger Kraftstoffe. Dazu werden solche ionischen Flissigkei-
ten eingesetzt, die eine Mischungslicke mit dem Kohlenwasserstoffgemisch und ein hohes
Lésungsvermdgen fur organische Schwefelverbindungen haben [93, S. 317].

Zur Entschwefelung von Mitteldestillaten wird ein aus drei Teilschritten bestehender Prozess
eingesetzt (vgl. Abb. 3-8). Im ersten Schritt, der Extraktion, werden der Kraftstoff und die
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3 Neue Lésungsanséatze zur dezentralen Entschwefelung von Mitteldestillaten

ionische Flussigkeit durchmischt, so dass im Gleichgewicht ein Teil der Schwefelverbindun-
gen aus dem Kohlenwasserstoff ohne chemische Verénderung in der ionischen Flissigkeit
geldst wird. Als Mechanismus wird von der Bildung von Flissigklathraten sowie von Wech-
selwirkungen zwischen den 1-Elektronen der aromatischen Schwefelverbindungen und dem
Imidazolium-Ring der ionischen Flissigkeit ausgegangen [93, S. 318]. Um den Schwefelge-
halt auf den vorgegebenen Zielwert zu reduzieren, kann eine mehrstufige Extraktion erfor-
derlich sein.

Dieselél jonische Reextraktions-
. Fliissigkeit S0 mittel
2.B.50 ppm | ! (regeneriert) v (regeneriert)

[ — ——_m. | Destillation

CExtraktion™> (Reextraktion) Hr
1 1 e
] U ' ' :
: l ' . I Claus-
' Vo Anlage

Dieseldl ot ionische Vo Reextraktions-
: Fliissigkeit v mittel
z. B. 500 ppm (+ S-Verb.) (+ S-Verb.)
Selementar

Abb. 3-8: Konzept zur Extraktion von Schwefelverbindungen aus Diesel mit ionischen
Flissigkeiten [92, S. 149]

Im zweiten Teilschritt wird die ionische Flissigkeit regeneriert. Eine destillative Abtrennung
der Schwefelverbindungen ist nicht mdglich, da die Zersetzungstemperatur der untersuchten
ionischen Flissigkeit unter dem Siedepunkt der Schwefelverbindungen im Kerosin liegt. Zur
Regeneration der verwendeten ionischen Flussigkeiten kann diese stattdessen durch
Reextraktion gereinigt werden. Zur Reextraktion werden Medien verwendet, die eine Mi-
schungsliicke mit der ionischen Flussigkeit haben, aber eine hohe Léslichkeit fir Schwefel-
verbindungen aufweisen und sehr leichtfliichtig sind. Zur Wiederverwendung des Reextrakti-
onsmittels muss dieses im dritten Teilschritt destillativ gereinigt werden, so dass nur die
extrahierten Verunreinigungen mit geringen Mengen des Kohlenwasserstoffgemischs zuriick
bleiben [94, S. 84 ff.].

3.3.2 Stand der Technik

ERer hat zur Auswahl geeigneter ionischer FlUssigkeiten die Extraktion von Schwefelverbin-
dungen aus einem Modellkraftstoff mit Gber 50 ionischen Flussigkeiten untersucht. Die Krite-
rien dabei waren eine geringe Querldslichkeit von Kohlenwasserstoffen in der ionischen
Flussigkeit, die industrielle Verflgbarkeit sowie ein hoher Verteilungskoeffizient Ky als MaR
fur die Extraktionseffizienz [94, S. 45]:

_ mg /m[L

K .
mg o /mél

(3-7)

N

40



3.3 lonische Flussigkeiten

Der Verteilungskoeffizient ist als das Verhéaltnis des Massenanteils des Schwefels in der io-
nischen Flussigkeit zu dem Massenanteil des Schwefels im Kraftstoff im Gleichgewichtszu-
stand definiert. Vier leistungsféhige ionische Flussigkeiten sind in Tab. 3-4 aufgefihrt.

lonische Kn Querléslichkeit
Fliissigkeit [% (Masse)]
[(mgs kan')( mgs kga)"1 ~ n-Cy2  Cyclo-Cq
[BMIM]CI/AICI; 4,0 - -
[BEIM][EtSO4] 2,0 <1 5
[BMIM][OcSO,] 1,9 6,0 40,2
[EMIM][EtSO4] 0,8 <1 2,5

Tab. 3-4: Verteilungskoeffizient Ky als MaR fiir die Extraktionseffizienz fiir verschiedene
ionische FlUssigkeiten [94, S. 45ff.; 93, S. 317].

Den héchsten  Verteilungskoeffizienten  zeigte  1-n-Butyl-3-Methylimidazoliumtetra-
chloraluminat ([BMIM]AICI;). Eine hohe Korrosivitat, eine geringe Hydrolysestabilitat sowie
Umweltschutziiberlegungen stehen jedoch der technischen Verwendung halogenhaltiger
ionischer Flussigkeiten entgegen. Ebenfalls gute Ergebnisse wurden mit 1-n-Butyl-3-
Ethylimidazoliumethylsulfat [BEIM][EtSO,] erzielt. Die Flussigkeit wurde aufgrund mangeln-
der kommerzieller Verfiigbarkeit und hoher Preise fiir die Ausgangsstoffe bisher nicht weiter
untersucht [94, S. 49].

Halogenfreie Flussigkeiten mit guter Hydrolysestabilitét, die aus relativ preiswerten Grund-
materialen hergestellt werden kénnen und viel versprechende Verteilungskoeffizienten auf-
weisen, sind:

e 1-n-Butyl-3-Methylimidazolium-Octylsulfat ([(BMIM][OcSO.])
o 1-Ethyl-3-Methylimidazolium-Ethylsulfat ([EMIM][EtSOA4]).

Batchversuche mit unterschiedlichen realen Diesel- und Heizdlen ergaben jedoch bei glei-
chen Bedingungen nur Verteilungskoeffizienten von weniger als 0,4. Diese Abweichungen
sind durch die komplexe Zusammensetzung des realen Kraftstoffs begriindet, die sich nicht
vollstédndig durch Modellfluide abbilden laRt [94, S. 99ff.]. Versuche, die im Rahmen der hier
beschriebenen Arbeit am IEF-3 durchgefihrt wurden, ergaben fur Heizol EL nur Verteilungs-
koeffizienten von weniger als 0,25 [95, S. 40ff.]. Die Ergebnisse einer mehrstufigen Ent-
schwefelung sind in Abb. 3-9 dargestellt.
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Abb. 3-9: Mehrstufige extraktive Entschwefelung von Heizdl EL mit den ionischen Flissig-
keiten [EMIM][EtSOA4] und [BMIM][OcSO4] nach [95, S. 39f]

Mit [BMIM][OcSO,] konnte der Schwefelgehalt in einem dreistufigen Prozess um 39 % redu-
ziert werden. Eine noch geringere Entschwefelungsleistung wurde mit [EMIM][EtSO4] beo-
bachtet. Nach 9 Stufen wurde der Schwefelgehalt um nur 20 % verringert [95, S. 39f.].

Ein fur die technische Umsetzung entscheidender Punkt ist die Ldslichkeit von ionischer
Flussigkeit und Kraftstoff. Verbleibt nach der Phasentrennung ionische Flussigkeit im Kraft-
stoff, wird die Produktqualitat beeintrachtigt und der Verlust an ionischer Flissigkeit muss
neu hinzugefiigt werden. In mehr als 1000 Versuchen konnte nach der Phasentrennung
durch Zentrifugieren nachgewiesen werden, dass der im Kraftstoff geléste Anteil ionischer
Flussigkeit unter der Nachweisgrenze von 1 ppm liegt [93, S. 319]. Eigene Untersuchungen
ohne den Einsatz einer Zentrifuge ergaben mit [BMIM][OcSO4] nach einer Ruhezeit von
mehr als einer Stunde zur Phasentrennung, dass immer noch ionische Flussigkeit in Diesel-
kraftstoff nachgewiesen werden konnte. Dies wird auf eine nicht vollstdndige Phasentren-
nung zurlickgefuhrt. Fir [EMIM][EtSO4] konnte dagegen keine ionische Flissigkeit im Kraft-
stoff nachgewiesen werden [95, S. 26ff.].

Eine deutlich héhere Léslichkeit ist fir Kohlenwasserstoffe in ionischen Flissigkeiten zu be-
obachten. Fir reale Diesel- und Gasole wurde eine Querldslichkeit von bis zu 12 % (Masse)
in [BMIM][OcSO,] und bis zu 3,8 % (Masse) in [EMIM][EtSO4] nachgewiesen [94, S. 46f.].
Die Ldslichkeit von Kohlenwasserstoffen in ionischen Flussigkeiten hat zur Folge, dass beim
Extraktionsprozess ein Teil des zu entschwefelnden Kraftstoffs verloren geht, und dass der
in der ionischen Flissigkeit geloste Anteil des Reextraktionsmittels in den Kraftstoff Uber-
geht.

Einen anderen Weg zur Entschwefelung mit ionischen Flissigkeiten verfolgt Huang. Dabei
wird eine ionische Flussigkeit mit einer Cu(l) Gruppe hergestellt, die an der University of Mi-
chigan zur fest/flissig-Adsorption verwendet wird. Diese ionische Flussigkeit, BMImCu,Cls,
bindet die Schwefelverbindungen tber einen 1-Komplex und erreicht bessere Entschwefe-
lungsleistungen als die von ERer untersuchten Flissigkeiten [96].
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3.3 lonische Flussigkeiten

Ein weiterer Unterschied zu den von EfRer untersuchten Flissigkeiten ist, dass die prozen-
tuale Verminderung des Schwefelgehaltes bei der Extraktion von Olen mit geringeren
Schwefelgehalten zunimmt, so dass mit weniger Aufwand tiefentschwefelte Kraftstoffe her-
gestellt werden kdénnen. Dies wird damit begriindet, dass sich diese Art der Entschwefelung
wie eine Adsorption mit einer bestimmten Anzahl aktiver Zentren verhélt und nicht wie eine
Extraktion, die einen Gleichgewichtszustand anstrebt. Der technischen Anwendung stehen
derzeit die mangelnde Verfugbarkeit der ionischen FlUssigkeit und die bisher fehlende M&g-
lichkeit zur Regeneration der beladenen ionischen Flissigkeit entgegen.

3.3.3 Bewertung

Die leicht zu beherrschenden Betriebsbedingungen sowohl bei der Extraktion als auch bei
der Reextraktion sind ein groRRer Vorteil fur die Entschwefelung in mobilen Brennstoffzellen-
systemen. AuRerdem ist keine Wasserstoffzufuhr erforderlich. Wahrend noch 1999 nur
Kleinstmengen von 25 g ionischer Flussigkeiten bezogen werden konnten, wird die Verfiig-
barkeit derzeit besser. Einzelne Flissigkeiten sind heute bereits zu deutlich geringeren Prei-
sen im Tonnenmalstab verfigbar und toxikologisch untersucht worden, so dass sie indus-
triell eingesetzt werden kénnen. Okologische und sicherheitstechnische Probleme, wie sie
bei fliichtigen organischen Lésungsmitteln auftreten, sind nicht gegeben, weil das Entwei-
chen der ionischen Flussigkeit in die Umgebung aufgrund des nicht messbaren Dampfdru-
ckes vermieden werden kann.

Wahrend die ersten verdffentlichten Ergebnisse zur Entschwefelung von Modellkraftstoffen
viel versprechend waren, zeigen neue Untersuchungen mit realen Kraftstoffen deutlich ge-
ringere Leistungen. Die Flussigkeit [EMIM][EtSO4] ist fur eine technische Anwendung nicht
geeignet, da der Schwefelgehalt nach 9 Entschwefelungsstufen nur um 20 % reduziert wer-
den kann. Bei Einsatz eines mehrstufigen Entschwefelungsprozesses reicht die Entschwefe-
lungsleistung der Flussigkeit [BMIM][OcSO4] zumindest fur eine Vorentschwefelung aus. Zur
Reduzierung des Schwefelgehaltes um 39 % ist ein dreistufiger Trennprozess erforderlich.
Zusammen mit der Regeneration der ionischen Flissigkeit ergibt sich jedoch ein hoher ver-
fahrenstechnischer Aufwand, der die Anwendung in mobilen Systemen schwierig macht.

Die schwierige Phasentrennung nach der Extraktion steht jedoch dem mobilen Einsatz von
[BMIM][OcSO4] entgegen. Da das Zentrifugieren in mobilen Systemen zu aufwendig ist, und
Erschitterungen im Betrieb die Phasentrennung weiter erschweren, scheint die Anwendung
des Verfahrens derzeit nicht mdéglich.

Zukinftige Entwicklungen kénnen die Anwendbarkeit jedoch deutlich verbessern. Vorausset-
zung ist die Entwicklung von ionischen Flissigkeiten, die die Trennleistung der Flussigkeit
[BMIM][OcSO4] mit den Phasentrenneigenschaften von [EMIM][EtSO4] verbinden. Eine Ver-
ringerung des verfahrenstechnischen Aufwandes bringt die Fixierung der ionischen Flussig-
keit auf Silica-Tragerstrukturen. Erste Versuche zeigten jedoch bis heute nur geringere Ver-
teilungskoeffizienten als das reine Tragermaterial ohne Zusatz von ionischer Flissigkeit [94,
S. 96f.].
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3.4 Selektive Oxidation

Ein weiterer Weg zur Entschwefelung ist die Selektivoxidation. In einem ersten Prozess-
schritt werden die Schwefelverbindungen selektiv zu den entsprechenden Sulfoxiden und
Sulfonen oxidiert. Die anschlieRende Abtrennung der Schwefelverbindungen vom behandel-
ten Kraftstoff ist durch die héhere Polaritat der oxidierten Verbindungen deutlich einfacher.
Dies erfolgt meist durch die Adsorption an einem festen Adsorbens oder mit einer Extraktion,
so dass haufig die Regeneration des Adsorbens, bzw. des Extraktionsmediums als zusatzli-
cher Prozessschritt anfallt [11, S. 452ff.]. Es gibt verschiedene Ansétze zur selektiven Oxida-
tion der Schwefelverbindungen, von denen jedoch keiner Gber den LabormaRstab hinaus
entwickelt ist. Dazu gehodren die Oxidation mit Sauerstoffplasmen, die Photooxidation, die
Oxidation mit Peroxiden sowie biologische Verfahren.

3.41 Plasmaentschwefelung
3.4.1.1 Grundlagen

Als Plasma werden ionisierte Gase bezeichnet, die neben neutralen Teilchen auch freie lo-
nen und Elektronen enthalten. Bei der selektiven Oxidation der Schwefelverbindungen mit
Sauerstoffplasmen wird an einer Kraftstoffoberflache durch eine hohe elektrische Ladung ein
Sauerstoff-Niederdruckplasma erzeugt [97].

3.4.1.2 Stand der Technik

Bei einem Betriebsdruck von weniger als 100 mbar (abs) muss die Kraftstofftemperatur auf
-50°C abgesenkt werden, um den Dampfdruck des Kraftstoffs abzusenken, da Reaktionen in
der Gasphase reaktionshemmend wirken. Fir die Reaktion sind in dem Plasma nur der ato-
mare- und der Singulett-Sauerstoff relevant. Wahrend atomarer Sauerstoff keine Selektivitat
fur Schwefelverbindungen aufweist und hauptséchlich mit Kohlenwasserstoffen zu Alkoholen
reagiert, ist Singulett-Sauerstoff inert gegenliber Kohlenwasserstoffen und oxidiert aus-
schlieRlich Schwefelverbindungen. Die Oxidationsprodukte sind im Ausgangsmaterial nahe-
zu unléslich und werden als separate Phase abgeschieden [98].

3.4.1.3 Bewertung

Fir die kommerzielle Anwendung ist das Verfahren derzeit nicht geeignet. Vor einer techni-
schen Umsetzung miussen weitere Grundlagenexperimente durchgefiihrt werden:

e Die Plasmaerzeugung ist so zu optimieren, dass der Anteil an molekularem Sauerstoff
und damit die Teiloxidation des Kraftstoffs minimiert werden.

o Fir die wirtschaftliche Nutzung des Verfahrens muss die Betriebstemperatur mindestens
20°C betragen, um auf aufwéndige Kihlverfahren zu verzichten. Daher muss eine An-
wendung von Normal- oder Hochdruckplasmen entwickelt werden, um fiir die Reaktion
einen ausreichend geringen Dampfdruck des Kraftstoffs zu gewahrleisten.

e Laboruntersuchungen mit realen Destillatkraftstoffen sind erforderlich, um die Ubertrag-
barkeit der Versuchsergebnisse mit Modellkraftstoffen und Rohdl auf reale Mitteldestillate
abzuschétzen.
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3.4 Selektive Oxidation

3.4.2 Photooxidation
3.4.2.1 Grundlagen

Bei der Photooxidation werden Photokatalysatoren eingesetzt, die bei Bestrahlung mit UV-
oder Sonnenlicht Singulett-Sauerstoff erzeugen. Als Photokatalysator werden z.B. die Farb-
stoffe Rose Bengale, Methylenblau oder Fullerene in Losungsmitteln wie Wasser, Methanol
oder Acetonitril eingesetzt [99, S. 8270 ff.; 100, S. 510; 101, S. 1993 ff.]. Die Oxidationspro-
dukte sind wiederum im Kraftstoff unldslich und kénnen mit der Katalysatorphase abgetrennt
werden.

3.4.2.2 Stand der Technik

Untersuchungen mit Rose Bengal und polymerisierten Fullerenen zeigten mit Modellfluiden
Umwandlungsgrade von bis zu 98% bei der Oxidation von Thioether und Sulfiden. Fir aro-
matische Schwefelverbindungen wurde keine oder nur eine geringe Umwandlung beobachtet
[100; 101]. Mit N-Methylquinolinium-Tetrafluorobat konnten dagegen Dibenzothiophene na-
hezu vollstandig oxidiert werden, wobei die Reaktionszeiten zwischen 2 und vier Stunden
lagen [99, S. 8270]. Bei eigenen Untersuchungen am IEF-3 mit Kerosin und Rose Bengal als
Photokatalysator zeigte sich keine Selektivitat fiir die Oxidation der Schwefelverbindungen.
Es bildete sich zwar eine zweite gelartige Phase mit Oxidationsprodukten aus, ohne dass
jedoch der Schwefelgehalt im Kraftstoff reduziert wurde.

3.4.2.3 Bewertung

Zur Entschwefelung durch Photooxidation liegen nur einzelne, nicht vergleichbare Grundla-
genuntersuchungen mit Schwefelverbindungen in reinen Lésungsmitteln vor. Méglicherweise
muss eine Mischung verschiedener Photokatalysatoren eingesetzt werden, um aliphatische
und heterocyclische Schwefelverbindungen umzusetzen. Eigene Vorversuche zur Entschwe-
felung von Kerosin haben gezeigt, dass die Ergebnisse der vorhandenen Grundlagenunter-
suchungen nicht ohne weiteres auf kommerzielle Kraftstoffe Ubertragbar sind. Es sind daher
umfassende Grundlagenstudien mit unterschiedlichen Katalysatoren und Kraftstoffen erfor-
derlich, bevor dieses Verfahren zu einer technischen Anwendung umgesetzt werden kann.

3.4.3 Oxidation mit Peroxyden
3.4.3.1 Grundlagen

Eine groRe Zahl an Untersuchungen befasst sich mit der Oxidation von
Schwefelverbindungen mit Peroxyden. Meist werden zweiphasige Systeme verwendet, bei
denen wassriges Wasserstoffperoxyd als Oxidans mit einem Kraftstoff durchmischt wird. Zur
Beschleunigung der Reaktion koénnen verschiedene Katalysatoren, Adsorbentien,
Lésungsmittel und der Energieeintrag durch Ultraschall oder Mikrowellen eingesetzt werden
[102; 103; 104; 105]. Nach der Reaktion muss die wassrige Phase abgetrennt und die
oxidierten Schwefelverbindungen miissen aus dem Kraftstoff entfernt werden.
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3.4.3.2 Stand der Technik

Der am weitesten entwickelte Prozess ist das Unipure ASR-2 Verfahren [106], das in Abb.
3-10 schematisch dargestellt ist.

Reaktor
. Separator

Diesel, Adsorption )
500 ppm S Diesel

< 8 ppm
Wassriges Regeneration
Peroxid At Katalysator

Methanol
Regeneration
Mehtanol

Sulfone

Ruckstand -«

Abb. 3-10: Schematische Darstellung des Unipure Verfahrens [11, S.454]

Der bereits als Pilot-Plant realisierte Prozess basiert auf der Oxidation mit Wasserstoffper-
oxyd, das in wassriger Phase zugegeben wird. Die als Katalysator zugegebene Ameisensau-
re muss nach der Oxidation abgetrennt und aufbereitet werden. Die Oxidationsprodukte wer-
den anschlieBend mit einem Aluminiumoxid-Adsorbens aus dem Kraftstoff entfernt. Das
Adsorbens wird mit Methanol gereinigt, welches wiederum zur Wiederverwendung regene-
riert werden muss.

3.4.3.3 Bewertung

Obwohl mit der Oxidation mit Peroxyden sehr gute Entschwefelungsleistungen erreicht wer-
den kénnen, spricht neben der komplexen Verfahrenstechnik insbesondere das kontinuier-
lich zuzufiihrende Oxidationsmittel gegen die Anwendung in mobilen Brennstoffzellensyste-
men. Ein zusétzlicher Betriebsstoff, der vom Anwender regelmafig nachgefiillt werden muss,
ist fir Fahrzeuge und Flugzeuge zu vermeiden.

3.4.4 Biologische Verfahren
3.4.4.1 Grundlagen

Eine weitere Alternative zur Entschwefelung fliissiger Kraftstoffe sind biotechnologische und
biokatalytische Verfahren. Grundlage sind Bakterienstdmme, die kohlenstoffreiche Schwefel-
verbindungen in ihrem Stoffwechsel umwandeln kénnen. Die Stdmme trennen durch eine
Serie enzymkatalytischer Reaktionen den Schwefel aus der Kohlenwasserstoffverbindung
heraus, ohne das Kohlenstoffskelett zu verandern (Abb. 3-11).
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Abb. 3-11: 4-stufiger Umwandlungsprozess zur Entfernung des Schwefels aus Dibenzothi-
ophen mit Bakterien [107]

Die Schwefelverbindungen werden dabei zundchst selektiv oxidiert, bevor die Kohlenstoff-
Schwefel-Bindung aufgebrochen und der Kohlenwasserstoff in das entsprechende
Hydroxyphenylbenzolsulfonat umgewandelt wird. Die dabei entstehenden anorganischen
Schwefelverbindungen sind in Wasser 16slich und kénnen aus dem Produkt herausgefiltert
werden. Somit ist eine einfache verfahrenstechnische Abtrennung des Schwefels mdéglich.

3.4.4.2 Stand der Technik

Im Rahmen von Forschungsarbeiten wurde eine groe Zahl von Bakterien untersucht, die
nach diesem Prinzip Schwefelverbindungen aufspalten [107; 108; 109]. Bei einstufigen Ver-
suchen zur Entschwefelung von Dieselkraftstoff konnte der Schwefelgehalt zwischen 28%
und 86% abgetrennt werden. Die Reaktionszeit liegt in einem Bereich zwischen 10 und mehr
als 24 Stunden.

Zur Realisierung eines kontinuierlichen Prozesses werden der zu entschwefelnde Kraftstoff
sowie die wassrige Lésung mit den Bakterien mit einem konstanten Volumenstrom in den
mehrstufigen Reaktor mit Mischer gegeben. Als Energiezufuhr wird zusétzlich Glukose zu-
gegeben. Ein Teil der Emulsion wird kontinuierlich in ein Settler System gefiihrt, wo das ent-
schwefelte Ol von der wéssrigen, mit Schwefelverbindungen beladenen Bakterienlésung
getrennt wird. Die Bakterienldsung muss in einem Regenerationsschritt aufgearbeitet wer-
den, um die Entsorgung der verwendeten L&sung sowie die stdndige Zufuhr neuer Lésung
zu vermeiden [107]. Eine Vereinfachung des Prozesses kann in Zukunft durch die Fixierung
der Bakterien auf Nylonfasern méglich sein, so dass die Abtrennung der Bakterien aus dem
Ol entfallt [110].

3.4.4.3 Bewertung

Fir die Anwendung biologischer Verfahren zur Entschwefelung von Mitteldestillaten spre-
chen die einfach zu beherrschenden Betriebsbedingungen. Einem Verfahren mit Riickge-
winnung der Bakterienlésung missen weder Wasserstoff noch andere Betriebsstoffe zuge-
fugt werden. Die folgenden Punkte stehen der Anwendung in Brennstoffzellen-APUs jedoch
entgegen:

e Da der Schwefelgehalt nicht in einem Schritt auf die geforderten 10 ppm abgesenkt wer-
den kann, ist ein mehrstufiges Reaktionskonzept erforderlich. Daraus ergibt sich eine sehr
aufwéndige Verfahrenstechnik, da fir jede Stufe eine Phasentrennung und die Regenera-
tion der Bakterienlésung erforderlich sind. Eine Lésung kénnte in Zukunft die Bindung der
Bakterien auf Nylonfasern bieten. Fixierte Bakterien sind jedoch derzeit nicht verfigbar.
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e Bei dem Betrieb in mobilen Brennstoffzellensystemen kann es zu unregelmafigen Be-
triebsbedingungen kommen. Die Bakterien dirfen dabei jedoch keinen Schaden nehmen,
da ein Austausch im Betrieb nicht méglich ist. Die zuverldssige Stabilitdt der Bakterien-
stdmme in Mineraldlen ist jedoch derzeit nicht gegeben.

o Die Aktivitdt heute bekannter Bakterienstdmme ist ungeniigend. Die erforderlichen Ver-
weilzeiten wiirden unrealistische Reaktorgréen ergeben.

Bei teilweise guten Leistungen fir eine Grobentschwefelungsstufe ergeben sich daraus Hin-
dernisse, die den Einsatz des Verfahrens in APU-Systemen nicht erméglichen.

3.5 Entschwefelung mit tiberkritischen Fluiden

3.51 Grundlagen

Ein Fluid befindet sich im Uberkritischen Zustand, wenn sich die Eigenschaften der Flussig-
phase und der Gasphase oberhalb eines bestimmten Druck- und Temperaturzustandes so-
weit angenahert haben, dass nur noch eine Phase existiert. Dieser kritische Punkt liegt fiir
Wasser bei T¢c= 374°C und pc= 221 bar [111] (siehe Abb. 3-12).

In der N&he des kritischen Punkts &ndern sich neben der Dichte auch die Viskositat und im
Falle von Wasser die Dielektrizitdtskonstante. Wéhrend unterkritisches Wasser unlslich fur
unpolare organische Substanzen ist, kann Uberkritisches Wasser wie ein nichtwassriges L6-
sungsmittel eingesetzt werden [112]. Durch Anpassung von Druck und Temperatur kénnen
die fur die Reaktion optimalen Eigenschaften des Wassers eingestellt werden.

S A
2 .
=) Uberkritisch
21tbarl A i Kritischer
| Punkt
Flssig :
Fest !
tbarff O\
Tripelpunkt Gasformig
: >
0°C| 100 °C| 374°Cl  Temperatur

Abb. 3-12: Phasendiagramm des Wassers nach [113]

Dies ermdglicht den Einsatz des mit flissigen Kraftstoffen mischbaren Gberkritischen Was-
sers zur Entschwefelung. Die bei hohen Temperaturen zunehmend auftretenden freien Radi-
kale fuhren unter Bildung von Schwefelwasserstoff zu einer Aufspaltung der Schwefelverbin-
dungen [114, S. 266].
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3.6 Destillative Abtrennung

3.5.2 Stand der Technik

Untersuchungen haben gezeigt, dass nur eine gute Reaktivitat im Bereich der aliphatischen
Verbindungen erreicht werden kann. Die stabileren heterocyclischen Verbindungen wurden
dagegen nur minimal umgesetzt [115; 114, S. 265ff.]. Bessere Ergebnisse wurden erreicht,
wenn zusétzlich ein ein CoMo-Katalysator, der Ublicherweise zur hydrierenden Entschwefe-
lung eingesetzt wird, und Wasserstoff bei 250 bar zugegeben werden. Damit konnte der
Schwefelgehalt in einem Gasél mit 8000 ppm-S, in dem Dibzothiophene die vorherrschen-
den Schwefelverbindungen waren, bei einer Verweilzeit von 60 min um 85% reduziert wer-
den [114, S. 266ff.].

3.5.3 Bewertung

Da Mitteldestillate Uberwiegend heterocyclische, aromatische Schwefelverbindungen enthal-
ten, die mit Uberkritischem Wasser nicht umgesetzt werden kénnen, ist das einfache Verfah-
ren fur die Entschwefelung von Mitteldestillaten ungeeignet. Werden zusétzlich ein CoMo-
Katalysator und Wasserstoff zugegeben, ist das Verfahren als hydrierende Entschwefelung
mit Uberkritischem Wasser zu klassifizieren, wobei der noch héhere Betriebsdruck im Ver-
gleich zur herkdmmlichen Hydrierung weitere Effizienznachteile mit sich bringt.

Sinnvoll erscheint die Entschwefelung mit tberkritischem Wasser nur in Verbindung mit einer
Reformierung der Flissigkraftstoffe, die gleichzeitig ablduft. Das Fraunhofer ICT forscht auf
diesem Gebiet der Kraftstoffreformierung mit Gberkritischem Wasser. Die Betriebsbedingun-
gen liegen bei der Reformierung bei ca. 450°C und 250 — 550 bar [111]. Dem Einsatz in mo-
bilen Anwendungen stehen jedoch die Gréfle und das Gewicht des erforderlichen Hoch-
druck-Autoklaven entgegen.

3.6 Destillative Abtrennung

3.6.1  Grundlagen

Der destillativen Abtrennung liegt eine Fraktionierung zu Grunde, bei der eine leichte Kraft-
stofffraktion destillativ abgetrennt wird. Da die in Mitteldestillaten enthaltenen Schwefelver-
bindungen gewohnlich dem oberen Siedebereich der Fraktion zuzuordnen sind, ist der
Schwefelgehalt in der leichten Fraktion reduziert, wéhrend die Schwefelverbindungen im
Destillationsriickstand angereichert werden. Die leichte schwefelreduzierte Fraktion kann
nach der anschlieRenden Feinentschwefelung fiur das Brennstoffzellensystem verwendet
werden [116]. Der hochschwefelhaltige Riickstand kann fur andere Verbraucher verwendet
werden. Beim Einsatz im Flugzeug oder Schiff kann der Rickstand vom Antriebsaggregat
verbrannt werden, so dass das Verfahren fur Brennstoffzellen-APUs geeignet ist.

3.6.2 Stand der Technik

Das von der Daimler AG patentierte Verfahren wurde von der Firma Altex Technologies Cor-
poration und am Pacific Northwest National Laboratory (PNNL) experimentell untersucht
[116; 73, S. 1 ff.; 117, S. 1 ff.] (vgl.Abb. 3-13).
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3 Neue Lésungsansatze zur dezentralen Entschwefelung von Mitteldestillaten

Abb. 3-13: Reaktoren zur destillativen Abtrennung a) der Firma Altex Technologies und b)
des Pacific Northwest National Laboratory [117, S. 14; 118]

Der Verdampfer der Firma Altex Technologies ist fir den kontinuierlichen Betrieb eines 5 kW
SOFC-Brennstoffzellensystems ausgelegt und wird mit der Abwéarme des SOFC-Systems bei
300°C beheizt [119]. Der Reaktor ist als herkémmlicher Behélterverdampfer mit einem Kraft-
stoffvolumen von 2 | konstruiert. Am PNNL wurde ein Mikrokanal-Verdampfer fur den konti-
nuierlichen Betrieb entwickelt, der im Labormalfistab vergleichbare Ergebnisse zu einer
Batchdestillation im Glaskolben zeigte [73, S. 14ff.].

Die erzielbare Reduzierung des Schwefelgehaltes in der leichten Fraktion hangt stark von
der Herkunft des Mineraléles und den darin vorzufindenden Schwefelverbindungen ab. Fur
Kraftstoffe mit einem hohen Anteil an hochsiedenden Schwefelverbindungen ist eine starkere
Verminderung des Schwefelgehaltes zu erwarten. In Tab. 3-5 ist die experimentell bestimmte
Reduzierung des Schwefelgehaltes fir verschiedene Kraftstoffe und Massenanteile der
leichten Fraktion dargestellt.

Die experimentellen Ergebnisse zeigen eine héhere Reduktion des Schwefelgehaltes in der
leichten Fraktion je geringer der Massenanteil der leichten Fraktion am Edukt ist. Darliber
hinaus zeigen die experimentellen Werte fur Dieselkraftstoff eine bessere Leistung als fur
JP-8. Fur die weitere Entschwefelung ist Uber die absolute Reduktion des Schwefelgehaltes
in der leichten Fraktion hinaus von Bedeutung, dass insbesondere die hochsiedenden, nied-
rigreaktiven Schwefelverbindungen im Ruckstand verbleiben. Abhéngig vom verwendeten
Verfahren kann damit eine Erleichterung der Feinentschwefelung der leichten Fraktion ver-
bunden sein [36, S. 1118f.].

50



3.7 Membranprozesse

Kraftstoff Leichte S-Gehalt S-Gehalt Reduktion
Fraktion Edukt Produkt S-Gehalt
% (Masse) ppm ppm % (Masse)
Altex
JP-8 70 736 380 48
Diesel 70 325 142 56
Diesel 20 325 34 90
PNNL
JP-8 68 1341 850 37
JP-8 50 1341 621 54
JP-8 27 1341 415 69

Tab. 3-5: Reduktion des Schwefelgehaltes fur verschiedene Mitteldestillate [117; 73, S. 10]

3.6.3 Bewertung

Unter der Voraussetzung, dass im Gesamtsystem der Riickstandsstrom von einem weiteren
Verbraucher verwendet werden kann, ist die destillative Abtrennung fur die Anwendung in
mobilen Brennstoffzellensystemen ein relevantes Verfahren zur Grobentschwefelung, wenn
damit die nachfolgende Entschwefelung mit weiteren Verfahren deutlich vereinfacht werden
kann.

Aufgrund der hohen Temperaturen zur Verdampfung des Kraftstoffs ist die Eignung fur den
mobilen Einsatz beziglich energetischer sowie sicherheitstechnischer Aspekte zu beurteilen.
Zur endgultigen Bewertung ist das Verfahren zusammen mit der nachfolgenden Feinent-
schwefelung zu bewerten. Dazu sind jedoch weitere Untersuchungen erforderlich. Insbeson-
dere der Einfluss unterschiedlicher Kraftstoffe auf die zu erzielende Entschwefelungsleistung
sowie die Entwicklung eines fiir die mobile Anwendung lageunabhangigen Verdampfers sind
notwendig.

3.7 Membranprozesse

Fortschritte im Bereich der Polymerchemie ermdglichen es zunehmend, industriell eingesetz-
te thermische Trennverfahren durch Membranprozesse zu ersetzen. Ein wichtiger Vorteil der
Membranverfahren ist der geringere Energieverbrauch aufgrund niedrigerer Betriebstempe-
raturen. Im Folgenden werden die unterschiedlichen Membranverfahren vorgestellt und auf
ihre Eignung zur Entschwefelung von fliissigen Kraftstoffen untersucht.

3.7.1  Grundlagen

Membranverfahren nutzen teildurchlassige Schichten, um einen Feedstrom in ein ,Permeat®
und ein ,Retentat® aufzutrennen. Die charakteristischen Grofien sind dabei der trans-

membrane Fluss #, und die Selektivitat ¢, die allgemein durch die Gleichungen 3-8 und 3-
9 beschrieben werden [120].
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ilitit K tek
. Permeabi .1a der omp(.)nen e -(Api,Aﬂ'i oder Ac,.) (3-8)
effektive Membrandicke
CiPermeat / cfermeat
aij = ciFeed/c]I':eed (3-9)

Die genaue Modellierung des transmembranen Flusses sowie der Selektivitdit missen je
nach Membranverfahren und Stoffsystem individuell und empirisch erfolgen. Die Gleichung
des transmembranen Flusses (Gl. 3.8) macht deutlich, dass die Triebkraft der Strofftrennung
je nach Membrantyp aus der Differenz des Druckes Ap, des osmotischen Druckes A
oder der Konzentration Ac resultiert. Die Trennleistung der Membran beschreibt die Selekti-
vitat ; mit den Konzentrationsverhaltnissen der Komponenten i und j eines binéren Gemi-
sches auf der Permeatseite gegentiber denen auf der Feedseite [120].

Um die unterschiedlichen Membrantrennverfahren zu kategorisieren, kann zunachst zwi-
schen pordsen und nichtporésen Membranen unterschieden werden.

3.7.1.1 Prozesse mit porésen Membranen

Beziglich des Stofftransports werden pordse Membranen mit dem Porenmodell beschrie-
ben. In Anlehnung an die Partikelfiltration wird dabei die Selektivitat allein durch die Poren-
groRe der Membran und die Partikel- oder Molekiilgré3e des zu trennenden Gemischs be-
stimmt. Die Triebkraft dieser Prozesse ist die Druckdifferenz zwischen der Feed- und der
Permeatseite [121, S. 2].

Zu den Verfahren, die durch das Porenmodell beschrieben werden, gehéren die Mikro- und
die Ultrafiltration. Die Verfahren unterscheiden sich durch die PorengréRe. Wahrend Memb-
ranen zur Mikrofiltration durch ihre tatséchliche Porengréf3e charakterisiert werden, wird bei
Membranen zur Ultrafiltration die Molmasse der kleinsten noch zuriickgehaltenen Kompo-
nenten angegeben.

Die Abtrennung von Schwefelverbindungen aus flissigen Kraftstoffen ist mit por6sen Memb-
ranen nicht méglich. Sowohl die molaren Massen der Schwefelverbindungen als auch die
der Kohlenwasserstoffe sind in flissigen Kraftstoffen iber einen weiten Bereich verteilt und
unterscheiden sich nicht signifikant voneinander.

3.7.1.2 Prozesse mit nichtporésen Membranen

Die Gbrigen Membranverfahren werden mit dem Ldsungs-Diffusionsmodell beschrieben. Das
Modell beschreibt die Lésung und die Diffusion der Permeanden in einer nicht porésen, se-
lektiven Schicht. Die trennaktive Schicht mit einer Dicke zwischen 0,3 ym und 2,5 ym wird
als reale Flussigkeit beschrieben, in der sich die permeierenden Komponenten I6sen und
entsprechend dem Gradienten der treibenden Kraft durch die Membran transportiert werden
[121, S. 78]. Die aktive Schicht ist zur Gewahrleistung einer ausreichenden mechanischen
Festigkeit auf einer porésen Stiitzschicht aufgebracht, die nicht zur Selektivitat beitragt. Die
Schicht hat eine Dicke von etwa 50 — 250 um.
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Unter der Annahme eines rein diffusiven Stofftransports und eines chemischen Gleichge-
wichts an den Phasengrenzen zwischen der Membran und den Fluidphasen, kann der
transmembrane Stofffluss 7, nach Gl. 3-10 dargestellt werden.

ou
g = =Coag by gy % (3-10)

Die Konzentration c,,, der Komponente k in der Membran M wird durch die Léslichkeit im
gegebenen Verteilungsgleichgewicht bestimmt. Die Mobilitat bd’kM beschreibt die von den
Membraneigenschaften abhangige Beweglichkeit der Komponente k in der Membran. Der
Gradient des chemischen Potentials —du,, /0z zwischen den Phasengrenzflachen der
Membran bildet die Triebkraft fur den Stofftransport. Die unterschiedliche Transportge-
schwindigkeit der Komponenten, und damit auch die Selektivitat, wird primar durch die Los-
lichkeit und die Beweglichkeit in der Polymerphase bestimmt [121, S. 80].

Mit dem Lésungs-Diffusionsmodell werden die Elektrodialyse, die Umkehrosmose, die Nano-
filtration sowie die Gaspermeation und die Pervaporation beschrieben:

e Die Elektrodialyse wird zur ionenselektiven Trennung eingesetzt. In einem Membran-
Stack werden abwechselnd anionen- und kationenleitende Membranen angeordnet. Be-
dingt durch ein orthogonal zur Membran angeordnetes elektrisches Feld, das durch das
Anlegen einer Spannung erzeugt wird, bewegen sich die lonen entlang ihrer jeweiligen
Triebkraft zur Anode oder Kathode. Da die Membranen nur fir Anionen oder Kationen
permeabel sind, kénnen die entsprechend ionisierten Lésungen getrennt abgefiihrt wer-
den. Da Schwefelverbindungen in Mineral6lkraftstoffen in unpolarer Form vorliegen, kann
die Elektrodialyse nicht zur Entschwefelung eingesetzt werden.

e Die Umkehrosmose wird zur Abtrennung von in Wasser gelésten Komponenten verwen-
det. Hauptsachlich wird sie zur Meerwasserentsalzung eingesetzt. Anwendungen zur Auf-
trennung rein organischer Gemische sind bisher nicht bekannt. Daher wird das Verfahren
in dieser Arbeit zur Entschwefelung von Mitteldestillaten nicht weiter untersucht.

e Obwohl bei der Nanofiltration nichtporése L&sungs-Diffusionsmembranen eingesetzt wer-
den, wird das Trennverhalten meist mit dem Porenmodell beschrieben. Molekile mit einer
Molmasse von weniger als 300 g/mol kénnen die Membran passieren, wahrend grolere
zurlickgehalten werden. Zusatzlich zeichnet sich die Nanofiltration durch eine gute lonen-
selektivitdt aus. Da Mitteldestillate keine ionisierten Verbindungen enthalten und zum an-
deren die molaren Massen sowohl der Schwefelverbindungen als auch der Gbrigen Ver-
bindungen kleiner als 300 g/mol sind, ist die Nanofiltration nicht zur Entschwefelung
geeignet.

e Die Pervaporation unterscheidet sich von der Gaspermeation nur hinsichtlich des Aggre-
gatzustandes des Feedstroms [122, S. 39f.]. Die Gaspermeation wird zur Trennung gas-
férmiger Gemische eingesetzt, wahrend die Pervaporation zur Trennung flssiger
Feedstrome dient. Aufgrund der Fokussierung auf die Entschwefelung in der Flissigpha-
se wird die Gaspermeation nicht naher betrachtet. Die Pervaporation wurde fir die Ent-
schwefelung von Kraftstoffen ausgewahlt und ist im folgenden Abschnitt naher beschrie-
ben.
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3.7.1.3 Grundlagen der Pervaporation

Die Pervaporation wird zur Auftrennung eines flissigen Gemisches genutzt. An der permeat-
seitigen Phasengrenze findet ein Phasenwechsel statt, so dass die Desorption durch Ver-
dampfung erfolgt. Entsprechend dem L&sungs-Diffusionsmodell wird die Selektivitdt primar
dadurch erreicht, dass sich nicht alle Komponenten des Stoffgemisches gleich gut im Memb-
ranmaterial I6sen. Ein zweiter Selektivitatsschritt folgt bei der Pervaporation aus der notwe-
nigen Verdampfung der permeierenden Komponenten. Voraussetzung dafur ist, dass der
permeatseitige Partialdruck der Komponente geringer als der Sattdampfdruck ist. Siedet nur
ein Teil der in der Membran gelésten Komponenten am Betriebspunkt, werden die Ubrigen
Komponenten nicht desorbiert.

Die Verdampfung hat zur Folge, dass bei der Pervaporation neben dem Stofftransport auch
ein Warmetransport zu berlcksichtigen ist. Die erforderliche Verdampfungsenthalpie wird
dem Feedstrom in Form von W&rme entzogen. Daher ist der Temperaturabfall des
Feedstroms bei der Auslegung groRerer Module zu beachten.

Die Berechnung des Permeatflusses erfolgt gemafl der Diffusionsgleichung des Ldsungs-
Diffusionsmodells (Gl. 3-10). Der Gradient des chemischen Potentials wird durch GI. 3-11
ausgedrickt [121, S. 411].

0
Aty =R-T-1nx"y 7/kppk (3:11)
k" Fp

Feedseitig wird mit der Einfihrung des Aktivitatskoeffizienten y, der Nichtidealitét des Stoff-
gemisches Rechnung getragen wird. Permeatseitig wird darauf verzichtet, da man bei den
geringen Permeatdriicken das Stoffsystem als ideal betrachten kann. Gl. 3-11 veranschau-
licht, dass die Temperatur, die auch in den Sattdampfdruck pf einflielt, und der Partialdruck
der Komponente k auf der Permeatseite die HaupteinflussgroRen des chemischen Potenti-
als bei der Pervaporation sind.

Um den Partialdruck der permeierenden Komponenten auf der Permeatseite unter den Satt-
dampfdruck abzusenken, wird in einer technischen Anwendung in der Regel ein Vakuum
angelegt (Abb. 3-14 a).

Die Vakuumpumpe dient dabei lediglich dazu, die nicht kondensierbaren Gase abzuziehen,
die durch Undichtigkeiten in das System gelangen. Die eigentliche Triebkraft wird durch das
Auskondensieren des Permeatstroms erreicht. Um eine hohe Triebkraft zu erreichen, das
heilt einen geringen Permeatdruck, ist eine niedrige Temperatur im Kondensator erforder-
lich, um die Komponenten unter ihre Siedetemperatur abzukiihlen. Bei Kondensattemperatu-
ren unter Umgebungstemperatur muss dazu eine Kaltemaschine eingesetzt werden [121, S.
40].
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Abb. 3-14: Prinzipien der Permeatabfuhr: a) Absenkung des Partialdrucks durch das Anle-
gen eines Vakuums; b) Splilung der Permeatseite mit einem Spulgasstrom

Eine weitere Méglichkeit ist die Verwendung eines Spilgases (Abb. 3-14, b). Durch die steti-
ge Uberstrdmung der permeatseitigen Membranoberflaiche werden die gasférmigen Per-
meanden abtransportiert und dadurch der Partialdruck der Permeanden verringert. Dies ist
jedoch meist nur sinnvoll, wenn das Permeat nicht weiter genutzt wird oder gemeinsam mit
dem Spulgasstrom verwendet werden kann [121, S. 405].

Die Selektivitdt der Pervaporation kann nur rein empirisch nach der allgemeinen Definitions-
gleichung (GI. 3-9) bestimmt werden. Da bei den experimentellen Untersuchungen der Ent-
schwefelung von Kerosin nur die Anderung des Gesamtschwefelgehaltes bestimmt wird,
bietet es sich an, das Stoffsystem Kerosin als bindres Gemisch zu idealisieren. Eine Kompo-
nente stellt dabei die Summe aller schwefelfreien Kohlenwasserstoffe dar, die zweite Kom-
ponente bilden alle schwefelhaltigen Verbindungen. Anstatt der Selektivitdt wird der Anrei-
cherungsfaktor beziiglich des Schwefels [, verwendet. Der Anreicherungsfaktor ist durch
den Quotienten der Schwefelgehalte im Permeat ;" und im Feed c;*’ definiert [123, S.

17]:

Permeat

Bs = Z”"”’ (3-12)
N

Somit ist mit der Messung des Gesamtschwefelgehaltes im zugefihrten Kraftstoff und im
Permeat sehr einfach eine Aussage Uber die Trennleistung der Membran zu treffen.

3.7.2 Stand der Technik

Die Pervaporation konnte sich bis heute im grof3technischen Einsatz nicht durchsetzen. Die
einzigen industriell eingesetzten Prozesse sind die Dehydrierung organischer Lésungen so-
wie erste Anwendungen zur Abtrennung von Kohlenwasserstoffen aus Wasser mit orga-
nophilen Membranen. Anwendungen in der petrochemischen Industrie zum Ersatz der grof3-
technischen Rohdldestillation sowie zur Aromaten / Aliphaten- Trennung befinden sich seit
den 60er Jahren in der Entwicklung [124; 122, S. 388]. Diese Prozesse sind bis heute jedoch
aufgrund zu geringer Selektivitdten nur im kleinen MaRstab wirtschaftlich wettbewerbsfahig

55



3 Neue Lésungsanséatze zur dezentralen Entschwefelung von Mitteldestillaten

gegenuber den herkdmmlichen Verfahren. Daher konnte die Pervaporation auf diesem Ge-
biet nicht Uber Pilotanlagen hinaus etabliert werden und die Forschungsaktivitdten in diesem
Bereich wurden Mitte der 90er Jahre zurlickgefahren [124, 122, S. 388].

Die Entschwefelung flussiger Kraftstoffe durch Pervaporation wurde jedoch in den vergange-
nen Jahren wieder verstérkt untersucht [122, S. 388]. Da Mitteldestillate nahezu ausschlief3-
lich aromatische Schwefelverbindungen enthalten, greifen die Membranen zur Entschwefe-
lung auf die Entwicklungen zur Aromaten/Aliphaten — Trennung zuriick. Die gangigen fir die
Entschwefelung flissiger Kohlenwasserstoffgemische untersuchten Membranmaterialen sind
[122, S. 388]:

e Polyurea-Polyurethane
e Polyasiloxane

e Nafion

e Cellulose Triazetat

e Polyimide

Neben einer Reihe von patentierten Prozessen zur Entschwefelung von Naphthafraktionen
durch die Firmen Exxon Mobil, Transionics und Marathon Oil Company, wurde nur der von
W. R. Grace und Sulzer entwickelte S-Brane Prozess Uber den LabormaRstab hinaus er-
probt [122, S. 388].

Der S-Brane Prozess zur Entschwefelung von Naphthafraktionen wurde fur die Anwendung
in Raffinerien entwickelt. Mit einer Polymermembran wird ein mit Schwefelverbindungen an-
gereichertes Permeat abgetrennt, das der konventionellen hydrierenden Entschwefelung
zugefuhrt wird. Das schwefelarme Retentat kann ohne zusétzliche Entschwefelung weiter-
verarbeitet werden [125, S. 1ff.]. Die in dem zugehdérigen Patent verdffentlichten Versuchser-
gebnisse mit unterschiedlichen Membranmaterialien sind in Tab. 3-6 dargestellt.

Membran B n;
[(mgs kgir")( mgs kae )1 [kg/m?h]
Sulzer PERVAP® 1060 0,57 5,0
Polyimid | 1,44 3,3
Polyimid II 1,72 0,9
Polyurea / Urethan | 2,87 0,04
Polyurea / Urethan Il 5,12 0,09

Tab. 3-6: Kennwerte von Membranen zur Entschwefelung von Naphthafraktionen bei 74-
78°C und einem Permeatdruck von 4 mbar [126, S. 4ff.]

Fur Naphthafraktionen, die tberwiegend Thiophene enthalten, konnten mit Polyimiden nur
Anreichungsfaktoren fiir Schwefel von bis zu 1,72 erzielt werden. Mit einer Polyurethan-
membran konnte dagegen der dreifache Anreicherungsfaktor, allerdings bei einem um 90 %
reduzierten Fluss, erreicht werden [126, S. 4ff.]. Diese Ergebnisse sind nicht direkt auf Mit-
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teldestillate Ubertragbar, da diese hauptséchlich Benzothiophene und Dibenzothiophene ent-
halten. Aufgrund des Siedeschnittes sind dariiber hinaus héhere Arbeitstemperaturen erfor-
derlich, um ahnliche transmembrane Flisse zu erreichen.

Im Jahr 2003 wurde eine Demonstrationsanlage dieses Verfahrens in einer US Raffinerie in
Betrieb genommen. Die Anlage soll von einer Naphthafraktion mit einem Schwefelgehalt von
500 ppm einen Retentatstrom mit nur 30 ppm Schwefel abtrennen. Der Retentatstrom soll
70% (Masse) des Feedstroms betragen. Das Permeat mit 1600 ppm Schwefel soll anschlie-
Rend in einem Hydrofiner weiter entschwefelt werden [125, S. 17]. Ergebnisse aus dem Be-
trieb der Anlage sowie der Fortschritt der weiteren Kommerzialisierung wurden bisher nicht
verdffentlicht.

Die Firma Intelligent Energy Inc. entwickelt derzeit einen Prozess zur Entschwefelung von
Kerosin fiir Brennstoffzellen-APU-Systeme. Bei dem in Kooperation mit Boeing und W. R.
Grace durchgefihrten Projekt werden unterschiedliche Membranen, unter anderen auch die
S-Brane Membran, eingesetzt [127]. Das Konzept sieht vor, Jet A mit 3000 ppm Schwefel
mit einem 3-stufigen Pervaporationsprozess auf weniger als 100 ppm zu entschwefeln. An-
schlieRend soll der Schwefelgehalt mit einem zusétzlichen Adsorptionsschritt weiter abgerei-
chert werden (vgl.Abb. 3-15).

99 % schwere Fraktion
zurlick zum Tank

3000 ppm 1000 ppm

Kerosin aus <100 ppm
dem Tank
Leichte schwefelarme
Fraktion zur APU

Abb. 3-15: Konzept zur Entschwefelung von Kerosin der Intelligent Energy Inc. [128]

Der mehrsstufige Prozess hat zur Folge, dass nur 1 % des Eduktstromes fiir die APU ge-
nutzt wird und 99 % des Eduktes zuriick in den Tank geleitet werden. Die beiden ersten Stu-
fen nutzen Membranen, die den Schwefelgehalt im Permeat absenken. Das Permeat ist eine
leichtsiedende Teilfraktion in der die Schwefelverbindungen Gberwiegend als Thiophene vor-
liegen. In der verdéffentlichten Patentschrift werden Versuchsergebnisse zu den Membranstu-
fen genannt. Fiur ein Jet A mit 1473 ppm-S erreichen die beiden ersten Stufen zusammen
einen Anreicherungsfaktor von Bs = 0,12. In der dritten Stufe wird mit einer S-Brane Memb-
ran ein schwefelarmes Retentat mit einem Schwefelgehalt von 10 bis 30 ppm erzielt [128].
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3.7.3 Bewertung

Die Pervaporation kann wie die destillative Abtrennung zur Auftrennung des zugefiihrten
Kraftstoffs in eine schwefelarme Fraktion und einen hochschwefelhaltigen Rickstand einge-
setzt werden. Voraussetzung ist wiederum, dass das Brennstoffzellenaggregat zusétzlich zu
einer Verbrennungskraftmaschine eingesetzt wird, die den Rickstand als Kraftstoff nutzen
kann.

Mit der Nutzung der Pervaporation ist im Vergleich zur destillativen Abtrennung eine Reihe
von Vorteilen verbunden:

¢ Die Betriebstemperatur der Pervaporation liegt stets unterhalb der Siedetemperatur des
zugefihrten Kraftstoffs und betragt je nach der thermischen Stabilitdt der eingesetzten
Polymermembranen nicht mehr als 80 — 150°C. Aufgrund der geringen Betriebstempera-
tur kann die Abwarme des Brennstoffzellensystems als Warmezufuhr genutzt werden. Da
keine zusatzliche Energie bereitgestellt werden muss, steigt die Energieeffizienz.

o Bei industrieller Herstellung kénnen hochkompakte Membranmodule hergestellt werden.
Wickelmodule enthalten etwa 0,4 — 0,8 m? aktive Membranflache pro Liter [122, S. 145],
Hohlfasermodule, wie sie bereits fur die Gaspermeation eingesetzt werden, zwischen 2
und 5 m%1 [122, S. 149]. Aufgrund der kompakten und leichten Bauweise ergibt sich eine
héhere Leistungsdichte des Brennstoffzellensystems.

e Im Gegensatz zu einem Verdampfer, wie er bei der destillativen Abtrennung eingesetzt
wird, kann die Pervaporation problemlos lageunabhé&ngig betrieben werden.

Der technischen Anwendung des Verfahrens steht derzeit entgegen, dass keine Membranen
zur Entschwefelung von flissigen Kraftstoffen verfugbar sind. Die einzige tUber den Labor-
mafstab hinaus erprobte Membran von Grace Davison war aufgrund der Partnerschaft zwi-
schen Grace und Intelligent Energy fur Untersuchungen in der hier vorgestellten Arbeit nicht
verfugbar.

Zur Bewertung des Verfahrens ist es daher erforderlich, verfligbare Membranen auf ihre Eig-
nung fir die Entschwefelung zu untersuchen. Der Schwerpunkt liegt dabei auf Membranen
zur Aromaten/Aliphaten Trennung, da in Mitteldestillaten fast ausschlieRlich aromatische
Schwefelverbindungen enthalten sind. Die Zielkriterien fiir die Auswahl der Materialien sind
eine hohe Permeabilitét, eine gute Selektivitdt und eine gute Langzeitstabilitét bei méglichst
hohen Betriebstemperaturen. Anhand der Versuchsergebnisse kann anschlieRend beurteilt
werden, ob die verfugbaren Membranen fiir eine technische Umsetzung ausreichen oder die
Entwicklung neuer Membranen erforderlich ist.

3.8 Zusammenfassung

Da die industriell eingesetzten Entschwefelungsprozesse sehr energieintensiv und aufwén-
dig sind, wurde in den vergangenen Jahren eine Vielzahl unterschiedlicher Ansétze zur Ent-
schwefelung von Mittedestillaten im LabormafRstab untersucht. Bisher konnte jedoch keines
der Verfahren bis zu einer technischen Anwendung entwickelt werden. In dem vorliegenden
Kapitel wurden die in der Literatur diskutierten Ansétze erldutert und im Hinblick auf die An-
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wendung in Brennstoffzellen-APUs bewertet. Daraus ergeben sich vier Verfahren, die poten-
tiell fur diese Anwendung geeignet sind:

Die destillative Abtrennung ist ein Grobentschwefelungsverfahren, das zusammen mit
einem weiteren Verfahren zur Feinentschwefelung eingesetzt werden muss. Dabei wird
eine leichtsiedende, schwefelreduzierte Teilfraktion des Kraftstoffs destillativ abgetrennt.
Bei Einsatz in einer Brennstoffzellen APU kann der hochschwefelhaltige Riickstandsstrom
zum Betrieb des Antriebsaggregates verwendet werden. Da mit diesem Verfahren vor al-
lem die hochsiedenden aromatischen Schwefelverbindungen im Rickstand verbleiben,
kann die nachfolgende Feinentschwefelung des Destillats deutlich vereinfacht werden.

Die Pervaporation ist ein Membranverfahren, das analog zur destillativen Abtrennung zum
Auftrennen des zugefiihrten Kraftstoffs in einen schwefelarmen Produktstrom und einen
hochschwefelhaltigen Riickstandsstrom genutzt wird. Aufgrund der geringen Betriebstem-
peraturen von weniger als 150°C k&énnen sich gegeniber der destillativen Abtrennung
Vorteile bei der Energieeffizienz ergeben. Da derzeit keine Membran zur Entschwefelung
von Mitteldestillaten verfugbar ist, sind jedoch zunéchst unterschiedliche Materialien auf
ihre Eignung fir diese Anwendung zu untersuchen oder neue Materialien zu entwickeln.

Die adsorptive Entschwefelung bietet prinzipiell die Méglichkeit, den Kraftstoff auf den
Zielwert von 10 ppm zu entschwefeln. Daftr muss jedoch ein Adsorbens mit ausreichen-
der Kapazitat fur aromatische Schwefelverbindungen verfigbar sein, dass mit den im
Brennstoffzellensystem verfiigbaren Medien in einem integrierten Prozess an Bord rege-
neriert werden kann. Da bisher kein solches Adsorbens kommerziell verfiigbar ist, mis-
sen Laborversuche mit unterschiedlichen Materialien durchgefiihrt werden, um die Um-
setzbarkeit des Prozesses zu Uberprifen.

Die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger ist eine Weiterentwicklung der industriel-
len, hydrierenden Entschwefelung. Der fiir die Reaktion bendtigte Wasserstoff wird bei
Driicken von bis zu 70 bar im flissigen Kraftstoff gelést, so dass die Kreislauffiihrung des
Gasstroms entfallt. Daher hat auch dieses Verfahren Potential zum Einsatz in Brennstoff-
zellen-APUs. Da bisher nur die Entschwefelung von Dieselkraftstoff und Gasél unter Zu-
fuhr von reinem Wasserstoff im Labormafstab gezeigt wurde, ist der Betrieb mit dem im
Brennstoffzellensystem verfigbaren Reformatgas zu untersuchen und zu prifen, ob
hochschwefelhaltiges Kerosin mit dem Verfahren auf den Zielwert von 10 ppm entschwe-
felt werden kann.
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4 Experimentelle Untersuchungen im LabormafRstab
41 Angewendete Analyseverfahren

41.1 Bestimmung des Gesamtschwefelgehaltes von Kraftstoffproben

Die Bestimmung des Gesamtschwefelgehaltes von Kraftstoffproben wurde mit einem Schwe-
felanalysator vom Typ TS-100 der Firma Mitsubishi nach der UV-Fluoreszenz-Methode nach
ISO/DIS 20846 durchgefiihrt [129].

Bei diesem Verfahren wird die Kraftstoffprobe mit Argon als Tragergas zunéachst in einem
Verbrennungsrohr bei 1000°C vollstdndig oxidiert. Der in der Probe enthaltene Schwefel ver-
brennt vollstdndig zu Schwefeldioxid. AnschlieBend wird der Gasstrom getrocknet und mit
UV-Licht bestrahlt, so dass die Schwefeldioxidmolekiile angeregt werden. Die dabei erzeug-
te Lumineszenz wird verstérkt und detektiert. Durch den Abgleich mit Kalibrierstandards
kann aus dem Detektorsignal der Gesamtschwefelgehalt berechnet werden.

Zur Kalibrierung des Analysators wurden zertifizierte Standards aus Dimethylsulfid in Tolu-
olmatrix der Firma A1-Envirotech eingesetzt. Damit kann die Messgenauigkeit nach DIN ISO
20846 erreicht werden, die vom Schwefelgehalt der Probe abhéngt (vgl. Tab. 4-1).

Schwefelgehalt Wiederholprazision (%)
[ppm] Benzin Gasol
0,05 35 35
0,5 15 15
50
1000 2 2
10000 5 5

Tab. 4-1: Messgenauigkeit der Gesamtschwefelanalyse mit dem Schwefelanalysator Mi-
tsubishi TS-100

4.1.2 Analyse einzelner Schwefelverbindungen in Kraftstoffproben

Um einzelne Schwefelverbindungen in Kraftstoffproben zu bestimmen, wird eine schwefelse-
lektive Gaschromatographie eingesetzt. Fir die am Lehrstuhl fir chemische Verfahrenstech-
nik der Universitat Bayreuth durchgefiihrten Analysen wurde ein Gaschromatograph vom
Typ CP3800 der Firma Varian mit einem gepulsten schwefelselektiven flammenphotometri-
schen Detektor (PFPD) eingesetzt. Die Analyse erfolgte in Anlehnung an DIN EN ISO 19739.
Das Verfahren basiert auf einem brennbaren Gasstrom, der nicht ausreicht, um eine kontinu-
ierliche Flamme zu erzeugen [130]. Dieser wird durch eine externe gepulste Ziindquelle ent-
ziindet und erlischt nach dem Verbrennen. Dabei wird mit einer fur jedes Element charakte-
ristischen Zeitverzégerung eine Strahlung emittiert. Da die zu den Schwefelverbindungen
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4 Experimentelle Untersuchungen im Labormafistab

gehdrige Strahlung spéter detektiert wird als die der Kohlenwasserstoffe, kann mit Band-
pass Filtern das Schwefelsignal isoliert und beobachtet werden [131].

Die Quantifizierung der Schwefelverbindungen kann aus der Peakflache des Schwefelsig-
nals berechnet werden, die sich aus dem Schwefelsignal ergibt. Der Gehalt einer Schwefel-
komponente ist dabei proportional zur Wurzel der Peakflache A. Da der Photomultiplier des
verwendeten PFPD-Detektors deutlichen Alterserscheinungen unterliegt, wurde auf eine
Kalibrierung des PFPD-GCs verzichtet. Zur absoluten Quantifizierung des Gehaltes einer
Schwefelverbindung cs ; wurden stattdessen die chromatographischen Daten mit dem nach
der UV-Fluoreszenzmethode bestimmten Gesamtschwefelgehalt ¢ g verrechnet [94, S.
40f.]:

0
cs.i = .Cs. es "
N

Da Mineral6lfraktionen eine grof3e Zahl an unterschiedlichen Schwefelverbindungen enthal-
ten, wurden die Peakflachen gruppiert und anhand von Schwefelstandards zugeordnet (vgl.
Tab. 4-2).

(4-1)

Gruppen- Erklarung Verwendeter
bezeichnung Standard
C3-Thiophen Trimethyl- 2,3,5-

Thiophene Trimethylthiophen
Benzothiophen Benzothiophen Benzothiophen
C1-Benzothiophen  Methyl- 2-Methyl-

Benzothiophene Benzothiophen
C2-Benzothiophen  Dimethyl- 2,3-Dimethyl-

C3-Benzothiophen

Dibenzothiopen

Benzothiophene

Trimethyl-
Benzothiophene

Dibenzothiophen

Benzothiophen

2,3,7-Trimethyl-
Benzothiophen

Dibenzothiophen

Tab. 4-2:

413

Weitere Analyseverfahren

Zuordnung der Peakflachen zu Gruppen von Schwefelverbindungen

Weitere Analyseverfahren wurden zur Bestimmung des Aromatengehaltes, der Dichte sowie
zur Aufnahme der Siedekurve von Kraftstoffproben eingesetzt. Die Analysen wurden bei der
Firma SGS Germany GmbH unter Anwendung der in Tab. 4-3 aufgefiihrten Normen durch-
gefuhrt.
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4.2 Fehlerrechnung

Analyseverfahren Angewandte
Norm
Bestimmung von aromatischen Kohlenwasser- DIN EN 12916

stoffgruppen in Mitteldestillaten

Dichtebestimmung von Flussigkeiten mit einem ASTM D 4052
digitalen Dichtemessgeréat

Standardmethode zur Destillation von Mineral6l- ASTM D 86
produkten bei Umgebungsdruck

Tab. 4-3: Eingesetzte Analyseverfahen mit der jeweils angewandten Norm

4.2 Fehlerrechnung

Um Aussagen Uber die Zuverlassigkeit der Versuchsergebnisse treffen zu kénnen, ist die
Préazision der Ergebnisse zu bewerten. Daher werden die Ergebnisse der Laborversuche in
dieser Arbeit zusammen mit den zugehdérigen 95 % - Konfidenzintervallen angegeben. Diese
geben einen Bereich an, in dem der reale Wert mit einer Wahrscheinlichkeit von 1-o. = 95 %
liegt. Das Konfidenzintervall wird wie folgt berechnet [133]:

e Sofern moglich wurden die durchgefiihrten Versuche - oder zumindest ein Versuch einer
Messreihe — mindestens dreimal wiederholt.

e Der geschatzte Erwartungswert X des zu bestimmenden Parameters wird als arithmeti-
sches Mittel der n gemessenen Stichproben x, berechnet:

x:le,. (4-2)
niz

e Unter der Annahme einer normalverteilten Streuung der Messwerte ergeben sich die
Grenzen das 1-a Konfidenzintervalls bei unbekanntem Erwartungswert p und unbekann-
ter Varianz o® zu

. a S gai1-2 1) ]
{x—t(l—2,n—lj\/; ; x+t(l 2,n lj\/;} (4-3)

mit s’ = ! Z(x —f)z: korrigierte Stichprobenvarianz
n—1 '

t (1 - %,n - lj : 1 —% Quantil der t-Verteilung mit n-1 Freiheitsgraden
e Das bestimmte Intervall iberdeckt den wahren Parameter p also mit einer Wahrschein-
lichkeit von 1-a. Fur diese Arbeit wurde 95 % als ausreichend genau angenommen.

Die so ermittelten 95 % - Konfidenzintervalle werden in den abgebildeten Diagrammen als
Fehlerbalken angegeben, so dass damit die Signifikanz der Ergebnisse beurteilt werden
kann.
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4.3 Charakterisierung der eingesetzten Kraftstoffe

Fur die experimentellen Untersuchungen wurden flinf unterschiedliche Kerosinkraftstoffe und
zwei Heizdle verwendet. Als Kerosinkraftstoffe wurden zwei marktibliche Jet-A1 Kraftstoffe
der Firma Total Deutschland GmbH mit Schwefelgehalten von 564 ppm und 712 ppm ver-
wendet. Die Kraftstoffe wurden am Flughafen Aachen Merzbriick erworben.

Obwohl der Schwefelgrenzwert nach DEF STAN 91-91 fur Jet A-1 bei 3000 ppm liegt, ist in
Deutschland nur Jet A-1 mit deutlich unter 1000 ppm verfiigbar. Kerosin aus den ublicher-
weise verwendeten Rohdlen enthdlt meist bereits vor der Entschwefelung nur 700 ppm
Schwefel [132, S. 1]. Eine Gelegenheit, Kerosin mit einem Schwefelgehalt tber 1000 ppm zu
beschaffen, bot sich nur durch spezielle Entnahmen aus Raffinerieprozessen, die hoch-
schwefelhaltiges Rohdl aus Russland verarbeiten, das Uber die Druschba-Pipeline nach
Deutschland geférdert wird. Fir die Versuche konnten so drei Kerosinfraktionen aus diesem
Ol mit einem Schwefelgehalt zwischen 1412 ppm und 1675 ppm beschafft werden. Diese
Kraftstoffe wurden in der Total Deutschland Raffinerie Mitteldeutschland in Spergau vor der
hydrierenden Entschwefelung entnommen.

Die relevanten Stoffdaten der verwendeten Kerosinkraftstoffe sind in Tab. 4-4 aufgefihrt.

Stoffdaten Einheit JetA-1A  JetA-1B Kerosin A KerosinB Kerosin C
Bezugsdatum 25.11.2005 3.7.2007 3.11.2006 15.1.2007 17.7.2007
Dichte kg/m® 809,0 800,6 800,5 799,7 802,5
Aromatengehalt % (Masse) 21,8 20,2 19,8 20,0 20,7
Schwefelgehalt
C2+C3- Thiophene ppm 151 182 741 623 612
Benzothiophen ppm 9 12 40 36 36
C1-Benzothiophen ppm 103 150 499 405 453
C2-Benzothiophen ppm 110 188 345 291 459
C3-Benzothiophen ppm 185 177 41 56 115
Dibenzothiophene ppm 7 3 - - -
Summe ppm 564 712 1666 1412 1675
Siedeverlauf
Siedeanfang °C 148,3 150,0 170,5 169,1 170,9
10 % (Vol.) °C 169,9 173,3 180,3 180,2 182,6
30 % (Vol.) °C 185,7 187,4 187,2 186,6 190,1
50 % (Vol.) °C 200,9 201,6 195,6 194,8 198,8
70 % (Vol.) °C 218,9 218,6 206,1 205,3 210,9
Siedeendpunkt °C 268,8 266,2 238,1 235,1 2422
Verlust % (Vol.) 0,4 0,8 1,1 1,5 1,7
Ruckstand % (Vol.) 0,5 1,8 1,0 1,8 1,5

Tab. 4-4: Stoffdaten der verwendeten Kerosinkraftstoffe
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Die anteilige Zusammensetzung der Schwefelverbindungen und der Siedebereich der Kraft-
stoffe Jet A-1 A und Jet A-1 B unterscheiden sich nur geringfligig. Der Anteil der Thiophene
betragt 27% bzw. 26%. Daneben verbleiben verschiedene alkylierte Benzothiophene und
weniger als 1,3 % Dibenzothiophene. Die drei hochschwefelhaltigen Kerosinfraktionen unter-
scheiden sich voneinander ebenfalls nur marginal. Im Gegensatz zu den Jet A-1 Proben ist
der Siedebereich der Kerosinfraktionen mit 169 — 242°C jedoch enger begrenzt. Daneben ist
der Anteil der alkylierten Thiophene mit 37 % - 44 % deutlich hoher. Der Anteil dreifach alky-
lierter Benzothiophene ist dagegen geringer und Dibenzothiophene sind nicht enthalten.

Da kein Kerosin mit mehr als 1675 ppm verfiigbar ist, wurden Kerosinkraftstoffe mit einem
Schwefelgehalt von 2000 ppm und 3000 ppm aus Kerosin B bzw. Jet A-1 A hergestellt, in-
dem Schwefelverbindungen zu Kerosin B und Jet A-1 A zugegeben wurden. Die genaue
Zusammensetzung der Schwefelverbindungen in diesen Mischungen ist in Tab. 4-5 darge-
stellt.

Schwefelgehalt Einheit Kerosin B-  Jet A-1 A-
2000 3000

Schwefelgehalt
C2 + C3- Thiophene ppm 595 363
Benzothiophen ppm 39 299
C1-Benzothiophen ppm 527 728
C2-Benzothiophen ppm 479 723
C3-Benzothiophen ppm 387 901
Dibenzothiophene ppm - 6
Summe ppm 2025 3031

Tab. 4-5:  Anteile der Schwefelverbindungen in den auf 2000 ppm und 3000 ppm dotierten
Kerosin-B und Jet A-1 A Proben

Bei dem Kraftstoff Jet A-1 A-3000 wurden nur geringe Mengen Thiophene und ein groRRer
Anteil der weniger reaktiven mehrfach alkylierten Benzothiophene zugegeben, so dass der
Kraftstoff hohe Anforderungen an die Entschwefelung stellt.

Als weiterer Kraftstoff wurde Heizdl EL in zwei unterschiedlichen Qualitdten fur die Untersu-
chungen eingesetzt: Das Heizdl in Standardqualitdt enthdlt 1390 ppm, das schwefelarme
Heizol dagegen nur 86 ppm Schwefel. Die Kraftstoffe wurden ohne Additive von der Shell
Raffinerie in Kéln-Godorf bezogen und mit einem Additiv zur Gewahrleistung der Lagerstabi-
litat der Firma Octel versetzt. Der Kraftstoff unterscheidet sich von Schiffsdieselkraftstoff fir
Binnenschiffe nur durch die dem Heizdl zugegebenen Markier- und Rotfarbstoffe. Die rele-
vanten Stoffeigenschaften der Heizéle sind in Tab. 4-6 dargestellt.
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Stoffdaten Einheit Heizdl EL Heizdl EL
standard  schwefelarm
Bezugsdatum 19.9.2005  19.9.2005
Dichte kg /m® 846,7 844.8
Aromatengehalt % (Masse) 30,9 28,6
Schwefelgehalt
C2 + C3- Thiophene ppm 10 -
Benzothiophen ppm 1 -
C1-Benzothiophen ppm 29 1
C2-Benzothiophen ppm 29 2
C3-Benzothiophen ppm 143 2
Dibenzothiophen ppm 26 3
C1-Dibenzothiophene ppm 170 13
C2-Dibenzothiophene ppm 214 21
C3-Dibenzothiophene ppm 258 31
C4-Dibenzothiophene ppm 172 12
C5-Dibenzothiophene ppm 336 2
Summe ppm 1390 86
Siedeverlauf
Siedeanfang °C 164,5 1721
10 % (Vol.) °C 1843 2221
30 % (Vol.) °C 214,9 252,2
50 % (Vol.) °C 270,3 278,7
70 % (Vol.) °C 320,7 305,4
Siedeendpunkt °C 375,7 376,2
Verlust % (Vol.) 7,1 1,9
Ruckstand % (Vol.) 1,3 1,6

Tab. 4-6: Stoffdaten der Heiz6l EL Proben

Die Analyse der Schwefelkomponenten im Heizél EL zeigte einen deutlichen Unterschied zu
den Kerosinkraftstoffen. Wahrend Kerosine fast ausschlieBlich Thiophene und Benzothi-
ophene und maximal 6 ppm Dibenzothiophene enthalten, beinhaltet Heiz6l EL berwiegend
alkylierte Dibenzothiophene. Neben dem héheren Siedebereich ist dies ausschlaggebend
dafurr, dass die experimentellen Ergebnisse zur Entschwefelung von Kerosin nicht auf die
Entschwefelung héhersiedender Mitteldestillate Ubertragen werden kénnen.

Da ab dem 1.1.2008 ein Grenzwert fur den Schwefelgehalt in Heizdl EL von 1000 ppm gilt,
wurden die beiden Heizdle fur die Laborversuche so gemischt, dass der Versuchskraftstoff
1000 ppm Schwefel enthielt.
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4.4 Destillative Abtrennung

Zur detaillierten Analyse der destillativen Abtrennung wurde fur die fiinf verwendeten Kero-
sinqualitdten und die zwei Heizdl EL Kraftstoffe eine fraktionierte Destillation durchgefihrt.
Neben dem Siedeverlauf, der nach der Standard Methode zur Destillation von Mineral6lpro-
dukten bei Umgebungsdruck (ASTM D86) bestimmt wurde, wurde der Gesamtschwefelge-
halt und fir die Kerosinkraftstoffe auch die Zusammensetzung der Schwefelverbindungen in
den einzelnen Fraktionen bestimmt. Damit kann der Effekt der destillativen Abtrennung in
Bezug auf den Gesamtschwefelgehalt sowie in Bezug auf die Reduzierung der unterschiedli-
chen Schwefelverbindungsgruppen quantifiziert werden. In Abb. 4-2 ist die Verteilung der
Schwefelverbindungen in Abhangigkeit vom Destillatanteil fir zwei Jet A-1 Proben mit nahe-
zu identischem Siedeverlauf dargestellt, die vom Flugplatz Aachen-Merzbriick bezogen wur-
den.
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a) Leichtsiedende Teilfraktion / % (Vol.) b) Leichtsiedende Teilfraktion / % (Vol.)
C1-Benzothiophene Dibenzothiophene
l Benzothiophen C3-Benzothiophene

B Alkylierte Thiophene l C2-Benzothiophene

Abb. 4-1:  Verteilung der Schwefelverbindungen in der leichtsiedenden Teilfraktion in Ab-
hangigkeit vom Destillatanteil fiir die Kraftstoffe a) Jet A-1 A, b) Jet A-1 B

Der Kraftstoff Jet A-1 A (Abb. 4-1 a) wurde fiir die Laborversuche zur Membranentschwefe-
lung und die Versuche zur adsorptiven Entschwefelung eingesetzt. Im Rahmen der Labor-
versuche wurde der Geamtschwefelgehalt des Kraftstoffs durch die Messung von 64 Proben
auf 564 ppm bestimmt. Das 95 %-Konfidenzintervall hat eine Breite von + 1,84 ppm. Bei der
dargestellten Analyse der Schwefeleinzelkomponenten, wurde der Schwefelgehalt fur die
angegebenen Destillatanteile aus der Summe der Schwefelgehalte der entsprechenden Ein-
zelfraktionen berechnet. Fur einen Destillatanteil von eins ergab sich dabei ein Gesamt-
schwefelgehalt von 552 ppm. Mit einem Anteil von 65 % (Masse) waren darin Benzothiophe-
ne die Uberwiegenden Schwefelkomponenenten. Daneben enthielt der Kraftstoff alkylierte
Thiophene (24 % (Masse)) und Dibenzothiophene (11 % (Masse)). Die Analyse der Schwe-
felverbindungen in den Destillatfraktionen zeigte insbesondere, dass die hdhersiedenden
Schwefelverbindungen im Ruickstand verbleiben: Die untersuchten Destillatanteile mit
wp < 07 enthielten keine Dibenzothiophene und einen geringeren Anteil Benzothiophene.
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Damit stieg der Anteil der alkylierten Thiophene fir geringere Destillatanteile an. Er betrug
bereits 70 % (Masse) fur wp= 0,5 und 81 % (Masse) fiir wp= 0,3. Der Gesamtschwefelgehalt
war fir wp= 0,5 gegentiber wp= 1 um 50 % und fiir wp= 0,3 um 61 % reduziert.

Der Kraftstoff Jet A-1 B (Abb. 4-1 b) enthielt insgesamt 712 ppm Schwefel und einen héhe-
ren Anteil Dibenzothiophene (20 % (Masse)). Die in den leichtsiedenden Teilfraktionen ent-
haltenen Schwefelverbindungen untschieden sich nicht wesentlich von denen des Kraftstoffs
Jet A-1 A. Der Anteil der alkylierten Thiophene lag mit 65 % (Masse) fur wp= 0,5 und 77 %
fur wp=0,3 jedoch um 5 bzw. 4 Prozentpunkte niedriger. Auch die Reduzierung des Gesamt-
schwefelgehaltes unterschied nur gering von den Werten fiir Jet A-1 A ab. Die Verringerrung
des Schwefelgehaltes war mit 55 % fir wp= 0,5 und 66 % fur wp= 0,3 um jeweils 5 Prozent-
punkte gréRer als fur Jet A-1.

Nachfolgend wurden drei hochschwefelhaltige Kerosinfraktionen aus der Totalraffinerie in
Spergau untersucht, da kein Jet A-1 mit einem hdheren Schwefelgehalt beschafft werden
konnte. Die Ergebnisse der Versuche sind in Abb. 4-2 dargestellt.

1800

1600 .
£ 1400 ] - I: C3-Benzothiophene
S y
= 1200 = B B B Bl C2-Benzothiophene
10001 = ™ W o =
E’) 800 1 - C1-Benzothiophene
g 600 B Benzothioph
2 phen
z 400: . .
@ 200 B Alkylierte Thiophene

O -4

10 20 30 50 70 100

a) Leichtsiedende Teilfraktion / % (Vol.)
1800 - 1800 -
1600 - 1600 - —
£ 1400 £ 1400
< 1200 7 B < 1200 ]
S 1000 I B . £1000 o —
$801 — ™ L &= @ S 8004
(] ] (] ]
o 600 1 o 600 1
Z 400 ] Z 400 ]
& 200 & 200
0 0 - T
10 30 50 70 100 24 52 100
b) Leichtsiedende Teilfraktion / % (Vol.) c) Leichtsiedende Teilfraktlon /% (Vol.)

Abb. 4-2: Verteilung der Schwefelverbindungen in der leichtsiedenden Teilfraktion in Ab-
hangigkeit vom Destillatanteil fur die Kraftstoffe a) Kerosin A, b) Kerosin B und
c) Kerosin C
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4.4 Destillative Abtrennung

Die drei untersuchten Kerosinfraktionen unterschieden sich untereinander im Siedeverlauf
nur gering. Im Vergleich zu den untersuchten Jet A-1 Kraftstoffen war der Siedeschnitt je-
doch starker eingegrenzt (siehe Tab. 4-4). Der Siedebereich der Kerosinfraktionen lag zwi-
schen 169°C und 242°C, wahrend der Siedebereich der untersuchten Jet A-1 Kraftstoffe
zwischen 148°C und 269°C lag. Die Kerosinfraktionen enthielt keine Dibenzothiophene und
im Vergleich zu Jet A-1 A und Jet A-1 B einen héheren Anteil alkylierter Thiophene (37 —
45 % (Masse)), was auf den niedrigeren Siedeendpunkt zurtickgefiihrt werden kann. Um die
anteiligen Gehalte der Schwefelverbindungen in den Kraftstoffen vergleichen zu kénnen,
wurden die Werte fur Kerosin C fur wp= 0,3 und wp= 0,5 linear interpoliert. In den leichtsie-
denden Teilfraktionen der Kerosine betrug der Anteil alkylierter Thiophene 69 —82 % (Masse)
fir wp= 0,3 und 65 — 79 %(Masse) fur wp= 0,5. Der Anteil alkylierter Thiophene in den
Jet A-1 Proben lag ebenfalls innerhalb dieser Bereiche.

Der Gesamtschwefelgehalt wurde fiir die Kerosinfraktionen jedoch prozentual weniger stark
reduziert als fur die Jet A-1 Proben. Fir wp= 0,3 ergab sich eine Reduktion des Schwefelge-
haltes um 33 — 40 % und fir wp= 0,5 eine von 27 — 33 %. Dies kann mit dem héheren Anteil
alkylierter Thiophene in den Kerosinfraktionen begriindet werden, da diese Verbindungen
aufgrund der niedrigen Siedetemperatur kaum mit dem Siederlckstand abgetrennt werden.
Obwohl der Schwefelgehalt fur Kraftstoffe mit einem hohen Gehalt alkylierter Thiophene nur
um 27 — 40 % abgesenkt werden konnte, kann die destillative Abtrennung dennoch sinnvoll
sein, wenn das zur weiteren Entschwefelung eingesetzte Adsorbens eine héhere Adsorpti-
onskapazitat fir Thiophene als fiir Benzothiophene hat.

Weitere Versuche zur destillativen Abtrennung wurden mit den verwendeten Heiz6l EL Kraft-
stoffen durchgefiihrt. Die Ergebnisse der Versuche sind in Abb. 4-3 dargestellt.
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Abb. 4-3: Verteilung der Schwefelverbindungen in der leichtsiedenden Teilfraktion in Ab-
hangigkeit vom Destillatanteil fur die Kraftstoffe a) Heizdl EL, schwefelarm
b) Heizdl EL, standard
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4 Experimentelle Untersuchungen im Labormafistab

Die Schwefelverbindungen im Heizdl EL unterschieden sich grundsétzlich von denen im Ke-
rosin. Da der Siedebereich der Heizdle bis 376°C reichte, enthielten die untersuchten Heiz-
Ole zwischen 85 %(Masse) und 94 %(Masse) Dibenzothiophene. Die Bestimmung der
Schwefelverbindungen in den Teilfraktionen wurde nicht durchgefihrt.

Der Gesamtschwefelgehalt wurde durch die destillative Abtrennung mit einem Destillatanteil
von wp= 0,5 fiir die Standardqualitdt um 78 % reduziert und fiir das schwefelarme Ol um
65 %. Fur einen Destillatanteil von wp= 0,3 ergab sich eine Reduktion des Schwefelgehaltes
fur die Standardqualitat um 88 % und fir das schwefelarme Qualitdt um 73 %. Somit ergab
sich fir Heizol EL eine deutlich stérkere Absenkung des Schwefelgehaltes durch destillative
Abtrennung als fur Kerosin, so dass das Verfahren zur Vorentschwefelung von Heizdl EL
sinnvoll zu sein scheint.

4.5 Entschwefelung durch Pervaporation

Beim Einsatz von Membranen zur Entschwefelung durch Pervaporation werden zwei Kon-
zepte unterschieden. Die eine Méglichkeit zur Vorentschwefelung des Kraftstoffs ist die Ab-
trennung eines Permeatstroms mit reduziertem Schwefelgehalt. Analog zur destillativen Ab-
trennung wird der Kraftstoff bei der Pervaporation fraktioniert. Die Abtrennung beruht darauf,
dass die leichtsiedenden Verbindungen einen héheren Dampfdruck haben und damit bevor-
zugt auf der Permeatseite der Membran verdampfen. Das Permeat ist eine leichtsiedende
Teilfraktion des zugefiihrten Kraftstoffs und enthalt aufgrund der Siedeverteilung der Schwe-
felverbindungen einen geringeren Schwefelgehalt als der urspriingliche Kraftstoff. Die Zielkri-
terien zur Auswahl einer geeigneten Membran sind ein minimaler Anreicherungsfaktor und
ein hoher transmembraner Fluss. In diesem Fall ergibt sich die maximale Schwefelreduktion
im Permeat bei minimal notwendiger Membranfléche.

Die zweite Mdglichkeit zur Nutzung der Entschwefelung durch Pervaporation ist die Anrei-
cherung des Schwefelgehaltes im Permeat. Dazu werden aromatenselektive Membranen
eingesetzt, d.h. Materialen, in denen bevorzugt aromatische Verbindungen geldst werden
kénnen. Bei ausreichendem Dampfdruck werden diese folglich im Permeat angereichert. Da
Mitteldestillate nahezu ausschlieRlich aromatische Schwefelverbindungen enthalten, kann
eine aromatenselektive Membrane zur Anreicherung des Schwefelgehalts im Permeat ge-
nutzt werden. Die Betriebstemperaturen missen jedoch hoch genug sein, damit der Dampf-
druck der hochsiedenden Schwefelverbindungen zur Verdampfung auf der Permeatseite der
Membran ausreicht. Fur diesen Anwendungsfall sind entsprechend ein maximaler Anreiche-
rungsfaktor und wiederum ein maximaler transmembraner Fluss die ZielgroRen zum Ver-
gleich der unterschiedlichen Membranen.

Um geeignete Membranmaterialen furr die Entschwefelung von flissigen Kraftstoffen auszu-
wéhlen und die notwendigen Daten zur Auslegung einer Pilotanlage zu ermitteln, wurde ein
Teststand zur Durchfiihrung von Laborversuchen mit fiinf unterschiedlichen Membranen auf-
gebaut.

4.5.1 Versuchsaufbau

Die Versuche zum Vergleich unterschiedlicher Membranen sowie zur Charakterisierung der
Trenneigenschaften wurden in Anlehnung an die Vorgehensweise des Instituts fir Organi-
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4.5 Entschwefelung durch Pervaporation

sche Chemie und Makromolekulare Chemie der Universitat Disseldorf durchgefuhrt. In Abb.
4-4 ist der eingesetzte Versuchsaufbau dargestellt.

3

Vorlagebehélter
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Membranzelle 9

Kuhlfalle

Abb. 4-4: Schematische Darstellung des Versuchsaufbaus zur Entschwefelung durch Per-
vaporation

In der Membranzelle wurde eine kreisférmige Membran mit einer aktiven Membranflache von
37,3 cm? mit Kraftstoff tiberstromt. Der Kraftstoff wurde aus einem beheizten Pufferbehalter
mit einem Volumenstrom zwischen 5 ml/min und 752 ml/min durch die Membranzelle gefér-
dert. Entsprechend der Geometrie der Membranzelle resultiert daraus eine mittlere Stré-
mungsgeschwindigkeit Uber der Membran zwischen 0,075 cm/s und 11,6 cm/s. Zur Gewahr-
leistung einer konstanten Membrantemperatur waren die Kraftstoffzufiihrung sowie die
Membranzellen elektrisch beheizt, so dass die am Ein- und Austritt der Membranzelle ge-
messene Medientemperatur zwischen 20°C und 140°C eingestellt werden konnte. Permeat-
seitig wurde die Membranzelle iber eine Kuhlfalle mit einer Vakuumpumpe mit Druckrege-
lung verbunden. Damit war die Abfuhr des Permeats bei konstanten Bedingungen
gewdhrleistet. Zur Kuhlung der Kihlifalle wurde flissiger Stickstoff eingesetzt, so dass die
vollstédndige Kondensation des Permeats gewéahrleistet war.

4.5.2 Versuchsdurchfiihrung

Vor Beginn der Versuche wurden neue Membranen zunachst konditioniert. Dazu wurden die
Membranen bei Betriebstemperatur mindestens 8 h mit dem eingesetzten Kraftstoff iber-
strédmt und blieben anschlieRend mindestens 12 h in Kontakt mit dem Kraftstoff. Damit war
gewabhrleistet, dass die Quellung der Membran abgeschlossen war und sich ein konstanter
transmembraner Fluss einstellte.

Zu Beginn eines Versuchs wurde die Membran zundchst permeatseitig auf den Betriebs-
druck evakuiert. AnschlieRend wurde die Membran feedseitig mit Kraftstoff Gberstrémt, wah-
rend der Kraftstoff sowie die Membranzelle auf Betriebstemperatur erhitzt wurden. In regel-
maRigen Abstdnden wurde die Permeatmenge entnommen, bis sich ein stationarer Zustand
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4 Experimentelle Untersuchungen im Labormafistab

einstellte. Die Versuche wurden mit dem Kraftstoff Jet A-1 A und einer leichten, schwefelre-
duzierten Teilfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A durchgefuihrt. Die leichte Teilfraktion wurde zur
Untersuchung einer zweiten Membranentschwefelungsstufe eingesetzt, die entweder der
destillativen Abtrennung oder der ersten Membranstufe nachgeschaltet werden kann.

4.5.3 Screening von Membranen zur Entschwefelung des Kraftstoffs Jet A-1 A

Zur Auswahl von geeigneten Membranen wurden funf Materialien auf ihre Trenneigenschaf-
ten hin untersucht. Fur die Studie wurden sowohl neuentwickelte Membranen verwendet, die
sich im Forschungsstadium oder in der Phase der Markteinfihrung befinden, als auch
Membranen, die bereits kommerziell verfligbar sind. Die eingesetzten Membranen sind in
Tab. 4-7 aufgefihrt.

Bezeichnung Hersteller Typ
M-1 Sulzer Chemtech Pervap 1060
M-2 vertraulich vertraulich
M-3 vertraulich Polyurethan/PAN-Komposit
M-4 Universitat Disseldorf 6-FDA-4MPD/DABA unvernetzt
M-5 Universitat Dusseldorf 6-FDA-4MPD/DABA 9:1 Butandiol

Tab. 4-7: Im Rahmen der Vergleichsstudie zur Reduzierung des Schwefelgehaltes im
Permeat untersuchte Membranen.

Die Membran M-1 wird von Sulzer Chemtech kommerziell als Membran zur Pervaporation
vertrieben, wobei die chemische Zusammensetzung nicht bekannt ist. Die Haupteinsatzge-
biete sind die Dehydrierung von L&sungsmitteln sowie die Abtrennung von Methanol und
Ethanol. Die Membran M-2 wurde zur Anreicherung von Aromaten aus Kohlenwasserstoff-
gemischen entwickelt. Wiederum unterliegt die Zusammensetzung der Membran der Ge-
heimhaltung. Die Polyurethan/PAN-Kompositmembran (M-3) wurde in Anlehnung an eine in
der Literatur beschriebene aromatenselektive Membran zur Entschwefelung von Naphtafrak-
tionen hergestellt [126; 134]. Neben dieser sind auch die am Institut fir Organische Chemie
und Makromolekulare Chemie der Universitdt Dusseldorf entwickelten Polyimidmembranen
derzeit im Forschungsstadium [135]. Die Polyimidmembranen M-4 und M-5 sind aus dersel-
ben Grundstruktur aufgebaut und unterscheiden sich durch die Vernetzung. Bei vernetzten
Membranen werden die Polymerketten der Grundstruktur mit einem anderen Polymer ver-
bunden, so dass die Quellung der Membran eingeschrankt wird. Bei hohen Aromatengehal-
ten ist dies erforderlich, um eine Besch&adigung der Membran durch ein zu starkes Quellen
zu verhindern. Im Betrieb hat die Vernetzung einen geringeren transmembranen Fluss zur
Folge. In Abhangigkeit vom zur Vernetzung eingesetzten Polymer kann daraus jedoch auch
eine leicht gesteigerte Selektivitat resultieren.

Wéhrend die Membranen M-1, M-2 und M-3 als Kompositmembranen vorlagen, wurden die
Membranen M-4 und M-5 von Hand gegossen, so dass die aktive Schicht eine Stérke von
etwa 35 um hatte, die im Einzelfall genau zu bestimmen war. Um die transmembranen Flus-
se der verschiedenen Membranen vergleichen zu kénnen, wurde fir die Auswertung der
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4.5 Entschwefelung durch Pervaporation

Fluss der Membranen M-4 und M-5 auf eine fir Kompositmembranen typische Schichtdicke
von 1,5 um umgerechnet und in den Abbildungen dargestellt.

Fur die Vergleichsversuche wurden zunéchst die Membranen M-1 bis M-4 mit dem Kraftstoff
Jet A-1 A untersucht. Die Versuche wurden in Anlehnung an Hersteller- und Literaturanga-
ben bei unterschiedlichen Temperaturen, Permeatdriicken und Uberstrdmgeschwindigkeiten
durchgefihrt. Die detaillierten Versuchsparameter und Ergebnisse der einzelnen Experimen-
te sind dem Anhang (Kap. 9.2.1) zu entnehmen. Zur Ubersicht der Entschwefelungsleistun-
gen sind in Abb. 4-5 die Anreicherungsfaktoren in Abh&ngigkeit vom transmembranen Fluss
fur die verschiedenen Membranen dargestellit.
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Abb. 4-5: Leistungsdaten der untersuchten Membranen mit dem Kraftstoff Jet A-1 A (bzw.
Jet A-1 B fir M-4) bei Tpermeat = -196°C; Die detaillierten Versuchsparameter sind
dem Anhang (Kap. 9.2.1) zu entnehmen [136; 154; 123]

Mit der Membran M-1, die industriell zur Pervaporation eingesetzt wird, ergab sich eine
Schwefelabreicherung im Permeat gegenuber dem zugefiihrten Kraftstoff um 16 bis 23%.
Die Reduktion des Schwefelgehaltes war damit deutlich geringer als bei der destillativen Ab-
trennung, die fur Jet A-1 A eine Abreicherung um 61 % fiir einen Destillatanteil von wp=0,3
ermdglichte.

Auch mit der aromatenselektiven Membran M-2 wurde der Schwefelgehalt im Permeat abge-
reichert. Aufgrund des eingesetzten Polymers darf die Betriebstemperatur der Membran ei-
nen Grenzwert von 110°C nicht Uiberschreiten. Da aber die Schwefelverbindungen Uberpro-
portional im hochsiedenden Bereich des Kerosins enthalten waren, reichte diese Temperatur
offensichtlich nicht aus, um eine Anreicherung des Schwefelgehalts im Permeat zu errei-
chen. Die Versuche zeigten eine maximale Abreicherung des Schwefelgehalts im Permeat
um 37 %. In diesem Fall betrug der transmembrane Fluss jedoch nur 0,16 kg/m?h. Fir eine
technische Anwendung der Membran ist die damit erforderliche groRe Membranflache
nachteilig.

Die Ergebnisse mit der ebenso zur Aromatenanreicherung konzipierten Membran M-4 besta-
tigen den Effekt, dass der geringe Dampfdruck der hochsiedenden Schwefelverbindungen
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4 Experimentelle Untersuchungen im Labormafistab

der Aromatenanreicherung im Permeat entgegen wirkt. Die Membran M-4 kann bei Tempe-
raturen von bis zu etwa 160°C eingesetzt werden. Da Kerosin bei etwa 150°C zu sieden be-
ginnt, wurde die Betriebstemperatur aus Sicherheitsgrinden auf 140°C begrenzt. Wird die
Betriebstemperatur auf bis zu 140°C angehoben, steigen sowohl der transmembrane Fluss
als auch der Anreicherungsfaktor an. Die beobachteten Anreicherungsfaktoren reichen von
0,81 bis zu 1,05. Folglich ist die Membran nicht zur Entschwefelung von Kerosin geeignet.
Da mit der Membran M-5 nur geringe Abweichungen von der Entschwefelungsleistung der
Membran M-4 erwartet werden, wurden sie nicht mit Jet A-1 A untersucht.

Obwohl die Membran M-3 gemaR einem Patent als aromatenselektive Membran definiert ist,
ergaben die Versuche Anreicherungsfaktoren zwischen 3 = 0,36 und = 0,6. Fur die Be-
triebspunkte mit Anreicherungsfaktoren von mehr als 0,4 betrug der transmembrane Fluss
mehr als 1 kg/h m? und erreicht bei einem Anreicherungsfaktor von 0,6 bis zu 5,64 kg/h m?.
Zur Abreicherung des Schwefelgehaltes im Permeat zeigte die Membran damit die weitaus
besten Ergebnisse. Im Vergleich mit der destillativen Abtrennung konnte mit der Membran
M-3 etwa die gleiche Verringerung des Schwefelgehaltes erreicht werden, wie fir eine destil-
lativ abgetrennte Fraktion mit einem Destillatanteil von wp= 0,3. Der Schwefelgehalt im Per-
meat bestand zu 72 % aus niedrig siedenden alkylierten Thiophenen, wahrend diese 81 %
der Schwefelverbindungen in der Destillatfraktion ausmachten.

Im Folgenden wird die Membran M-3 detailliert charakterisiert, um die technische Umsetz-
barkeit zu Uberpriifen und die Auslegungsdaten fiir eine Pilotanlage zu ermitteln.

4.5.4 Charakterisierung der Membran M-3 zur Abreicherung des Schwefelgehaltes
im Permeat

Um die technische Anwendbarkeit der Membran M-3 zu Uberpriifen und um eine Pilotanlage
auszulegen, wurden die folgenden Parameter untersucht:

Zur Bestimmung des optimalen Betriebspunktes wurden die Betriebstemperatur, der Per-
meatdruck sowie der feedseitige Volumenstrom variiert.

Fir eine technische Anwendung darf die Temperatur zur Kondensation des Per-
meatstroms nicht unter der Umgebungstemperatur liegen. Daher wurden Versuche zum
Einfluss der Kondensationstemperatur durchgefihrt.

Die Dauerhaltbarkeit der Membran muss fiir den technischen Einsatz gewéhrleistet sein.
Daher wurde die Stabilitédt der Membran im Betrieb mit Kerosin untersucht.

Die Optimierung wurde mit dem Kraftstoff Jet A-1 A durchgefihrt. Zur Ubertragung der Er-
gebnisse auf hochschwefelhaltiges Kerosin wurden anschlielRend Vergleichsversuche mit
Kerosin C durchgefihrt. AbschlieRend wurde Uberprift, ob Ergebnisse der Versuche auf die
Entschwefelung von Heiz6l EL Ubertragen werden kénnen. Die Ergebnisse der Untersu-
chungen werden im Folgenden beschrieben.

4.5.4.1 Optimierung der Betriebsparameter

Bei den Screening-Versuchen verschiedener Membranen wurden die Membranen mit einem
Volumenstrom von mindestens 150 ml/min Uberstrdmt. Dies entspricht einer mittleren Uber-
stromgeschwindigkeit von mehr als 2,31 cm/s. In technischen Wickelmodulen kann die
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4.5 Entschwefelung durch Pervaporation

Stromungsgeschwindigkeit wesentlich geringer sein (siehe Kap. 5.2.3). Fur kleine Volumen-
stréme, kann der Gradient der Schwefelkonzentration in der Grenzschicht jedoch nicht ver-
nachlassigt werden. Daher wurde untersucht, inwiefern sich die unterschiedlichen Str6-
mungsgeschwindigkeiten auf die Leistung der Membran auswirken (siehe Abb. 4-6).
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Abb. 4-6: Einfluss des Feedvolumenstroms auf den Permeatfluss und den Anreicherungs-
faktor bei Teeeq = 60°C, Tpermeat = -196°C , Ppermeat = 5 mbar

Die Versuche ergaben, dass sich die Strdomungsgeschwindigkeit des Feedstroms im Bereich
zwischen 10 ml/min und 752 mi/min nicht signifikant auf die Trennleistung der Membran
auswirkt. Dies entspricht einer Stromungsgeschwindigkeit von 0,15 cm/s bis 11,6 cm/s. Fur
die Ubertragung der Ergebnisse bei Laborbedingungen auf die technische Anwendung muss
die Uberstrémungsgeschwindigkeit fur diesen Bereich folglich nicht beriicksichtigt werden.
Fir einen Volumenstrom von 5 ml/min stiegen der Anreicherungsfaktor und der Permeat-
massenstrom dagegen signifikant an, so dass detaillierte Untersuchungen erforderlich sind,
sofern die technische Auslegung eines Membranmoduls Strémungsgeschwindigkeiten von
weniger als 0,15 cm/s vorsieht.

Zur Optimierung der Feedtemperatur Tgeeq Und des Permeatdruckes ppemeat Wurden zunéchst
Vorversuche nach der Einfaktormethode durchgefiihrt. Fir den relevanten Betriebsbereich
wurde anschlieBend ein 2-stufiger faktorieller Versuchsplan aufgestellt. In Abb. 4-7 ist der
Verlauf des Permeatmassenstroms sowie der Anreicherungsfaktor in Abhangigkeit von der
Feedtemperatur fur einen Permeatdruck von 2 mbar dargestellt.
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Abb. 4-7:  Einfluss der Membrantemperatur auf den Permeatfluss und den Anreicherungs-

faktor bei Tpemeat = -196°C , P pomear = 2 Mbar, Ve,.q =460 ml/min nach [123]

Sowohl der transmembrane Fluss als auch der Anreicherungsfaktor stiegen mit der Betriebs-
temperatur ndherungsweise linear an. Wahrend der Anreicherungsfaktor bei 85°C gegen-
Uber einem Betriebspunkt bei 50°C um 37,5 % anstieg, ergab sich bei 85°C der 4,9-fache
transmembrane Fluss. Dies kann mit dem steigenden Dampfdruck begriindet werden, der
bewirkt, dass auch héhersiedende Komponenten auf der Permeatseite verdampfen. Ein ent-
gegengesetzter Verlauf ergab sich, wenn der Permeatdruck angehoben wird (siehe Abb.
4-8).
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Abb. 4-8: Einfluss des Permeatdrucks auf den Permeatfluss und den Anreicherungsfaktor
bei Trpeqy =75°C, T, =-196°C, Vq,., =460 ml/min nach [123]

Permeat

Sowohl der Permeatfluss als auch der Anreicherungsfaktor fielen degressiv mit steigendem
Permeatdruck. Wurde Druck von 1 mbar auf 25 mbar angehoben, sank der transmembrane
Fluss von 5,64 kg/h m? auf 0,97 kg/h m? Der Anreicherungsfaktor fiel dabei um 27 %. Bei
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einem Permeatdruck von 50 mbar wurde der Fluss um weitere 80 % reduziert und betrug nur
noch 0,19 kg/h m?. Der Anreicherungsfaktor wurde dagegen nur um weitere 10 % veringert.

Um den technischen Aufwand zur Vakuumerzeugung gering zu halten, sollte der Per-
meatdruck mindestens 25 mbar, besser jedoch 50 mbar betragen. Ebenso sollte die Kon-
densatortemperatur nicht unter der Umgebungstemperatur liegen. Diese Rahmenbedingun-
gen haben tendenziell geringe transmembrane Flisse zur Folge. Daher ist die
Betriebstemperatur zu maximieren, um einen fir die technische Anwendung ausreichenden
transmembranen Fluss zu gewahrleisten. Da die Temperatur des eingesetzten Polymers auf
maximal 85°C begrenzt ist, kann der relevante Temperaturbereich auf 74 - 86°C festgelegt
werden.

Fir diesen Temperaturbereich wurde ein 2-stufiger, faktorieller Versuchsplan durchgefihrt.
Als Druckstufen wurden 2 mbar und 51 mbar ausgewahlt. Vom Grundniveau aus, das bei
einer Feedtemperatur von 74°C und einem Permeatdruck von 2 mbar festgelegt wurde, er-
gaben sich gemaR den Vorversuchen ein positiver Haupteffekt fur die Feedtemperatur und
ein negativer fur den Permeatdruck (Tab. 4-8). Die Versuchsergebnisse, die Berechnung der
Haupteffekte, der Wechselwirkungen und der Regressionspolynome sowie die Konfidenzin-
tervalle sind im Anhang (Kap.9.2.3) erlautert.

Effekt Fluss / (kg/h m2) Anreicherungsfaktor 8
Haupteffekt Treed 1,425 0,073
Haupteffekt ppermeat -6,215 -0,257
Wechselwirkung -0,765 -0,013

Tab. 4-8: Haupteffekte und Wechselwirkungen der Feedtemperatur und des Permeatdru-
ckes in Bezug auf den Anreicherungsfaktor und den transmembranen Fluss bei

Vieeq = 460 ml/min.

Der Haupteffekt des Permeatdruckes war in Bezug auf den transmembranen Fluss 4,4-mal
und in Bezug auf den Anreicherungsfaktor 3,5-mal gréer als der Haupteffekt der Feedtem-
peratur. Aus den 95 %-Konfidenzintervallen folgt, dass nur der Haupteffekt der Feedtempe-
ratur auf den Anreicherungfaktor nicht signifikant ist. Fur die Wechselwirkungen des Per-
meatdruckes und der Feedtemperatur ergab sich in Bezug auf den transmembranen Fluss
eine Signifikanz, wahrend die Wechselwirkung in Bezug auf den Anreicherungsfaktor nicht
signifikant war. Daraus folgt, dass der Einfluss der Feedtemperatur und des Permeatdruckes
auf den transmembranen Fluss bei der Auslegung des Membranmoduls nicht unabhangig
voneinander betrachtet werden dirfen. Flr den untersuchten Parameterbereich ergeben sich
aus den signifikanten Effekten die folgenden Regressionspolynome fiir den transmembranen
Fluss 1" und den Anreicherungsfaktor 3 (siehe Anhang Kap. 9.2.3):

TFeed _ 80)(pPel‘meat _ 26’5)

7" =3,63+0,119 (Thy —80)= 0,127 (P poyeus — 26,5)— ( (4-4)
384,3
pPerm — 26’5
=0,518 — Frem =2 4-5
d 190,7 *5)
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4.5.4.2 Variation der Permeattemperatur

Bei den bisher beschriebenen Versuchen wurde die Kuhlfalle mit flussigem Stickstoff auf
-196°C gekuhlt, um die vollstdndige Kondensation des Permeatstroms zu gewahrleisten. Fir
die technische Anwendung ist die Kiihlung mit flussigem Stickstoff jedoch ungeeignet. Daher
wurde untersucht, ob bei Umgebungstemperatur eine ausreichende Kondensation mdglich
ist. Bei einem Permeatdruck von 15 mbar wurde dazu ein Versuch mit Wasserkihlung des
Permeats bei 20°C durchgefiihrt (siehe Abb. 4-9).

1,2

1 0,97 Anreicherungsfaktor

1 W Permeatfluss [kg / m2 h]
0,9 4
0,6 1 0,47

] 0,39 0,39
0,3 4
0,0 T

-196 20

Permeat Temmperatur / °C

Abb. 4-9:  Einfluss der permeatseitigen Kondensationstemperatur auf den transmembranen
Fluss und den Anreicherungsfaktor bei Treea = 70°C, Ppermeat = 15 mbar,

Vieeq =460 ml/min nach [123]

Wahrend der Effekt der Kondensationstemperatur auf den Anreicherungsfaktor nicht signifi-
kant war, verringerte sich der transmembrane Fluss bei 20°C gegeniber der Kihlung mit
Stickstoff um 51 %. Fir die technische Anwendung folgt daraus, dass die aktive Membran-
flache bei einer Permeattemperatur von 20°C im Vergleich zu den Laborbedingungen etwa
verdoppelt werden muss.

Dariliber hinaus wurde beobachtet, dass bei 20°C nicht der vollstandige Fluss auskonden-
siert werden konnte. Zwischen 3,5 %(Masse) und 4 %(Masse) des Permeats verlieRen die
Kihlfalle im gasférmigen Zustand und wurden erst in einem nachgelagerten, mit flissigem
Stickstoff gekiihlten Kondensator verflissigt. Da der Dampfdruck von n-Oktan, der leichtes-
ten in Kerosin enthaltenen Komponente, bei einer Temperatur von 20°C bei 14 mbar liegt,
folgt daraus, dass ein gréfierer Abstand zwischen dem Dampfdruck und dem Permeatdruck
erforderlich ist. Daher sollte der Permeatdruck fir technische Anwendungen mit einer Kon-
densationstemperatur von 20°C mindestens 25 mbar betragen, um Verluste bei der Konden-
sation zu vermeiden.

4.5.4.3 Einfluss der Kerosinqualitat

Zur Ubertragung der Ergebnisse aus der Parametervariation mit Jet A-1 A auf hochschwe-
felhaltige Kerosine wurde ein Vergleichsversuch mit Kerosin C, das 1675 ppm Schwefel ent-
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4.5 Entschwefelung durch Pervaporation

halt, durchgefiihrt (siehe Tab. 4-9). Wahrend kein signifikanter Unterschied des trans-
membranen Flusses erkennbar war, ergab sich fiir Kerosin C ein um 42 % hd&herer Anrei-
chungsfaktor.

Effekt Fluss 95 % Konfidenzin-  Anreicherungsfaktor 3 95 % Konfidenzin-
(kg/h m?) tervall tervall

JetA-1A 2,37 0,19 0,484 0,016

Kerosin C 2,00 0,34 0,685 0,008

Tab. 4-9: Einfluss der Kerosinqualitdt auf den transmembranen Fluss und den Anreiche-
rungsfaktor bei Trees= 60°C, Teermeat = -196°C, ppem= 5 mbar,

Vieed = 769 ml/min

Dies kann auf den gréReren Anteil niedrigsiedender Thiophene im Kerosin C zurtickgefihrt
werden, die aufgrund des im Vergleich zu Benzothiophenen héheren Dampfdrucks bevor-
zugt durch die Membran permeieren.

4.5.4.4 Entschwefelung von Heizdl EL

Um zu Uberprifen, ob das Verfahren auch zur Vorentschwefelung von Heizdl EL geeignet
ist, wurde die Entschwefelungsleistung mit Jet A-1 A und Heizdl EL verglichen (siehe Tab.
4-10). Dazu wurden schwefelarmes Heiz6l EL und Heizdl EL der Standardqualitat so gem-
sicht, dass der Kraftstoff 1030 ppm enthielt.

Effekt Fluss 95 % Konfidenzin-  Anreicherungsfaktor 3 95 % Konfidenzin-
(kg/h m?) tervall tervall

JetA-1A 1,08 0,12 0,50 0,009

Heizdl EL 0,38 0,10 0,81 0,026

Tab. 4-10: Vergleich der Entschwefelungsleistung fur Heizdl EL mit 1030 ppm Schwefel und
JetA-1 A  bei Treea= 60°C, Tremeat = -196°C, ppem= 5 mbar,

Vieoq = 717 -745 ml/min

Fir Heizdl EL ergab sich gegentiber Jet A-1 A ein um 65 % reduzierter Fluss. Der Schwefel-
gehalt im Permeat war fur Heizdl EL gegentber dem zugefiihrten Kraftstoff nur um 19 %
reduziert. Da mit der destillativen Abtrennung eine Verringerung des Schwefelgehaltes im
Destillatanteil von mehr als 70 % mdoglich war, ist die Anwendung der Membran zur Ent-
schwefelung von Heizél EL nicht sinnvoll.

4.5.4.5 Dauerhaltbarkeit

Wahrend des Versuchsbetriebs wurde deutlich, dass die Membran bei den gegebenen Ver-
suchsbedingungen nicht dauerfest ist. Nach der Konditionierung konnten iber mehrere Tage
Messungen mit einer Membran durchgefiihrt werden, bevor dann Alterungseffekte sichtbar
wurden. Die Alterung wurde anhand stark ansteigender Standardabweichungen des Anrei-
cherungsfaktors und des Permeatflusses deutlich. Wahrend die relative Standardabwei-
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4 Experimentelle Untersuchungen im LabormaRstab

chung des Anreicherungsfaktors und des Flusses bei neu konditionierten Membranen kleiner
als 5 % waren, stieg sie bei gealterten Membranen innerhalb eines Versuchs auf mehr als 15
% an. Als Ursache dafiir wurde unstetiger Permeatfluss identifiziert. Bei geringen permeat-
seitigen Druckénderungen, z.B. bei der Entnahme der Probe, war ein schwallartiger Austritt
von flissigem Permeat zu beobachten.

Zur Ermittlung der Ursache der Membranalterung wurden REM Aufnahmen der Membran in
unterschiedlichen Alterungszusténden aufgenommen. In Abb. 4-10 sind die Aufnahmen einer
unbenutzten Membran und einer Membran nach 25 Versuchstagen gegeniuibergestellt.

2001
FZIIEF 12007 EHT = 3.00 kv Signal A% InLens WD'= Smm FZUIEF 12007 EHT = 3.00kY Signal A= InLens WD= §mm

Abb. 4-10: REM-Aufnahmen der Membran M-3; links: Neuzustand; rechts: nach ca. 150
Betriebsstunden bei einer Betriebstemperatur zwischen 50°C und 85°C

Die Oberflache der unbenutzten Membran war eben und porenfrei. Auf der gealterten Memb-
ran war dagegen eine Vielzahl angelagerter Partikel und Mikroporen mit einer GrofRe von
etwa 60 nm zu erkennen. Die Porentiefe reichte durch die gesamte aktive Membranschicht.
Daraus ergibt sich eine mdgliche Erkldrung der instabilen Versuchsergebnisse mit gealterten
Membranen: Bei der Anderung des permeatseitigen Druckes tritt Kerosin direkt durch die
Poren, ohne durch die aktive Membranschicht zu diffundieren. Damit kénnen die plétzlichen
schwallartigen Permeatmengen sowie die Instabilitdt der Ergebnisse erklart werden.

Um den Alterungseffekt systematisch zu untersuchen, wurden 4 Membranproben bei Tem-
peraturen von 20°C, 50°C, 75°C und 90°C und Umgebungsdruck tber eine Dauer von 4 Ta-
gen in Jet A-1 A eingelegt. Der detaillierte Alterungsverlauf ist im Anhang (Kap. 9.2.4) doku-
mentiert Die REM Aufnahmen der Membranproben nach 4 Tagen machten die
Temperaturabhangigkeit der Veranderungen an der Membran deutlich. Wahrend bei Raum-
temperatur keine Verdnderung an der Membranoberflache festgestellt wurde, nahmen die
Anzahl und die GréRe der an der Membranoberfladche angelagerten Partikel mit der Tempe-
ratur zu. Eine energiedispersive Réntgenspekroskopie ergab, dass die Partikel auf allen Pro-
ben schwefelhaltig waren. Neben den Poren wurden mit steigender Temperatur zunehmend
Oberflachendefekte von etwa 45 pm GroRe beobachtet, die jedoch nicht die aktive Memb-
ranschicht durchdrungen hatten. Offensichtlich ist fur die Entstehung von durchgehenden
Defekten das Anliegen von Unterdruck verantwortlich. Fir die technische Anwendbarkeit
wére also die Membrantemperatur zur Erzielung einer hohen Lebensdauer zu minimieren,
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4.5 Entschwefelung durch Pervaporation

was jedoch im Gegensatz zu den Ergebnissen aus den Versuchen zur Optimierung der Be-
triebsbedingungen steht.

4.5.5 Screening von Membranen zu Anreicherung des Schwefelgehalts im Permeat

Die Ergebnisse der Versuche zur Entschwefelung von Jet A-1 durch Pervaporation zeigten,
dass aufgrund des groRen Anteils der hochsiedenden Schwefelverbindungen mit aromaten-
selektiven Membranen keine ausreichende Anreicherung des Schwefelgehaltes im Permeat
erreicht werden kann. Als Einsatzméglichkeit kann jedoch eine aromatenselektive Membran
zur weiteren Entschwefelung des Permeats der Membran M-3 genutzt werden. Das Permeat
der Membran M-3 enthielt vorwiegend alkylierte Thiophene, die aufgrund des hdheren
Dampfdrucks bereits bei geringeren Temperaturen durch die Membran permeieren. Da keine
ausreichenden Permeatmengen der Membran M-3 fur Versuche zur Verfligung standen,
wurden Vorversuche mit einer leichtsiedenden Teilfraktion des Kraftstoffs Jet A-1-A durchge-
fuhrt, die mittels einer Fraktionierung durch destillative Abtrennung hergestellt wurde. Zur
Ubersicht sind die Versuchsergebnisse in Abb. 4-11 zusammengestellt.
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Abb. 4-11: Leistungsdaten der Membranen M-2 und M-5 mit leichtsiedenden Fraktionen des
Kraftstoffs Jet A-1 A bei Teermeat = -196°C; Die detaillierten Versuchsparameter
sind dem Anhang (Kap. 9.2.2) zu entnehmen [136, 123]

Mit der Membran M-2, die bei einem Permeatdruck von 1 mbar mit bis zu 110°C betrieben
werden konnte, wurde fir eine 20 %(Vol.) Destillatfraktion ein Anreicherungsfaktor von ma-
ximal 1,56 erzielt. Der transmembrane Fluss lag jedoch bei den untersuchten Betriebspunk-
ten unter 0,062 kg/h m? [136, S. 30ff.]. Bessere Ergebnisse konnten mit der Membran M-5 fiir
eine 50 %(Vol.) Fraktion erzielt werden. Die Versuche wurden bei einem Permeatdruck von
im Mittel 4 mbar und einer Temperatur von 134°C durchgefiihrt. Mit dieser Membran konnte
ein Anreicherungsfaktor von 3,084 erreicht werden, wahrend der Fluss unter der Annahme
einer Schichtdicke von 1,5 pm mit 0,38 kg/h m? immer noch deutlich unter den Werten fiir die
erste Membranstufe mit der Membran M-3 lag.
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4 Experimentelle Untersuchungen im Labormafistab

Die Ergebnisse zeigen, dass die Membran M-5 Potential zur weiteren Entschwefelung einer
niedrig siedenden Teilfraktion des Kraftstoffs Jet A-1 hat, in der alkylierte Thiophene die
Uberwiegenden Schwefelverbindungen sind. Es ist offensichtlich, dass der hdéhere
Dampfdruck der enthaltenen Schwefelverbindungen im Gegensatz zur Anwendung mit
Jet A-1 zu einem hoéheren Anreicherungsfaktor fuhrt. Um die Voraussetzungen fir eine
technische Umsetzung der Polyimidmembranen zu erfiillen, miissen die folgenden Arbeiten
durchgefihrt werden:

e Es sind unterschiedliche Polyimidmembranen zu untersuchen, die sich hauptséchlich
durch die Vernetzung unterscheiden, um die Trennleistung zu optimieren.

o Aufgrund der gezeigten Abhangigkeit der Trennleistung von den im Kraftstoff enthaltenen
Schwefelverbindungen ist die Trennleistung in Abh&ngigkeit von den relevanten Schwe-
felverbindungen zu bestimmen.

Diese Arbeiten werden derzeit in einer Forschungskooperation am Institut fiir organische
Chemie und makromolekulare Chemie der Universitat Dusseldorf durchgefiihrt und sind nicht
Teil dieser Arbeit. AnschlieRend muss die ausgewahlte Membran fiir umfassende Parame-
terstudien zur Optimierung der Betriebsparameter mit einer geringen und konstanten Starke
der aktiven Schicht hergestellt werden. Dies ist erforderlich, um ausreichende Permeatstro-
me und damit praktikable, kiirzere Versuchsdauern zu erreichen.

4.6 Adsorption

Wéhrend die destillative Abtrennung und die Pervaporation nur zur Vorentschwefelung ge-
eignet sind, kann die Adsorption zur Entschwefelung von Kraftstoffen auf die zum Betrieb
des Reformers geforderten 10 ppm eingesetzt werden. Voraussetzung ist eine ausreichende
Adsorptionskapazitat und die Méglichkeit, die Regeneration des Adsorbens in den kontinuier-
lichen Prozess zu integrieren. Zur Auswahl eines geeigneten Adsorbens wurden 10 Adsor-
bentien im Labormalstab untersucht. Zielgré3en waren die Adsorptionskapazitdt sowie der
Nachweis der Regenerierbarkeit. Fur das favorisierte Adsorbens wurden anschlielend die
Betriebsbedingungen optimiert und Versuche zur Skalierung des Prozesses fiir die Ausle-
gung einer Pilotanlage durchgefiihrt. Der experimentelle Aufbau, die Versuchsdurchfiihrung
sowie die Ergebnisse der Untersuchungen werden im Folgenden ausfiihrlich beschrieben.

4.6.1 Versuchsaufbau

Die Versuche zum Vergleich unterschiedlicher Adsorbentien sowie zur Optimierung der Be-
triebsparameter wurden in Anlehnung an Velu [36, S. 1116ff.] mit Festbettadsorbern mit ei-
nem Volumen von 3,82 ml durchgefiihrt. Die genauen Abmessungen des Adsorbers sind in
Tab. 4-11 aufgefiihrt.

Abgesehen von den Skalierungsversuchen wurden sémtliche Versuche im LabormaRstab
mit identischen Reaktorabmessungen durchgefiihrt. Dagegen wurden bei den Versuchen zur
Skalierung des Prozesses die Abmessungen des Reaktors sowie die PartikelgréRe variiert,
um den Einfluss dieser Gré3en fir die Auslegung einer Pilotanlage zu quantifizieren.

Die radiale Partikelzahl, das Verhaltnis aus dem Innendurchmesser des Adsorbers und dem
mittleren Partikeldurchmesser, ist abhdngig vom verwendeten Adsorbens und betragt bei
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4.6 Adsorption

allen Versuchen mindestens 10. In diesem Fall kbnnen Randeffekte vernachlassigt werden,
die durch weniger dicht gepackte Randzonen verursacht werden. Um die Bildung von Kana-
len zu vermeiden und eine gleichméfRige Anstrémung der Schittung zu gewahrleisten, wird
der Reaktor von unten nach oben durchstrémt [66, S. 165].

Abmessungen
Volumen Vg 3,82 ml
Innendurchmesser dr 4,93 mm
Lange Ir 200 mm
mittlere PartikelgroRe dp <500 pm
Geometrieverhéltnisse
Langenverhaltnis Ir/dr 40,57
Radiale Partikelzahl dr/dp >10
Axiale Partikelzahl Ir/dp > 400

Tab. 4-11: Abmessungen und Geometrie des fiir Laboruntersuchungen eingesetzten
Festbettadsorbers

Zur Fixierung des Adsorbens im Festbettadsorber wurden in Abh&ngigkeit von der Partikel-
gréRe des Adsorbens Filter oder Drahtgitter eingesetzt. Um zu verhindern, dass Adsor-
benspartikel in das Totvolumen der Filterkérper gelangen, wurden diese mit schwefelfreiem
und sauregereinigtem Quarzsand befiillt. Jeweils zwei der Festbettadsorber wurden in dem
Versuchsaufbau zur Adsorption parallel untersucht (siehe Abb. 4-12).

-

Inertgas

Produkt Produkt

7
*$ :

—>

Kraftstoff

Rickstand

Abb. 4-12: Prinzipskizze des Versuchsaufbaus zur adsorptiven Entschwefelung
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Der Teststand verfligte Uber eine Inertisierung, um sicherzustellen, dass reduzierte Adsor-
bentien vor dem Beginn des Versuchs nicht mit Luftsauerstoff in Kontakt kommen konnte.
Der Kraftstoff wurde durch Massendurchflussregler dosiert zugefiihrt, um eine konstante
Raumgeschwindigkeit zu gewahrleisten. Die Temperatur im Adsorber konnte zwischen
Raumtemperatur und der Siedetemperatur des Kraftstoffs eingestellt werden. Dazu wurden
der zugefuhrte Kraftstoff und der Reaktor elektrisch beheizt. Die Temperatur des Kraftstoffs
wurde am Ein- und Austritt des Reaktors gemessen und aufgezeichnet. Das aus dem Reak-
tor austretende Produkt wurde zur Aufnahme der Durchbruchskurve in Messzylindern aufge-
fangen.

Zur Regeneration des Adsorbens wurde der Festbettreaktor in einem separaten Rohrofen
bei einem definierten Temperaturprogramm mit einem Gasstrom unterschiedlicher Zusam-
mensetzung im Gegenstrom durchstrémt. Die Temperatur wurde wiederum im Medium an
beiden Enden des Reaktors gemessen.

4.6.2 Versuchsdurchfiihrung

Vor der Verwendung musste das Adsorbens zuné&chst aktiviert werden. Abhéngig vom ver-
wendeten Adsorbens musste die Schittung dazu getrocknet, reduziert und / oder oxidiert
werden. Dazu wurde der Reaktor im Rohrofen auf eine vorgegebene Temperatur erhitzt und
von einem Gas oder einem Gasgemisch durchstrémt. Die Regeneration wurde analog zur
Aktivierung durchgefiihrt, wobei zu Beginn Kraftstoffriickstdnde im Reaktor enthalten waren.
Diese verdampften oder verbrannten wahrend des Erhitzens. Die Kraftstoffddmpfe wurden
zur Quantifizierung und zur Bestimmung des Schwefelgehaltes in einem Kondensatabschei-
der aufgefangen.

Neben der einstufigen Aktivierung erforderten insbesondere Adsorbentien auf Nickel-Basis
eine Abfolge mehrer Temperaturstufen mit unterschiedlichen Gaszusammensetzungen:

e Zunachst wurden die Kraftstoffriickstdnde und die leichtflichtigen Schwefelverbindungen
verdampft. Wird bei Nutzung eines sauerstoffhaltigen Gases die Selbstentziindungstem-
peratur des Kraftstoffs erreicht, erfolgte die weitere Regeneration durch das Oxidieren der
Siederlickstédnde und der hochsiedenden Schwefelverbindungen.

¢ AnschlieRend mussten einige Adsorbentien mit einem Gasgemisch aus Stickstoff und
Wasserstoff reduziert werden. Die charakteristischen GroRen des Aktivierungs- bzw. Re-
generationsprozesses sind die Temperaturgradienten, die Haltetemperatur, die Haltezeit
sowie der Gasstrom und dessen Zusammensetzung. Die Haltetemperatur wurde als Mit-
teltemperatur der Eintritts- und der Austrittstemperatur des Gasstroms errechnet.

Die Quantifizierung des Gasstroms erfolgte Uber die Raumgeschwindigkeit (GHSV = Gas
Hourly Space Velocity), die den Gasstrom V', mit dem Volumen der Adsorbensschittung
V .4 ins Verhéltnis setzt:

V
GHSV = &= (4-6)

Ads
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Zur Durchfiihrung der Adsorption wurde der Reaktor im Adsorptionsteststand montiert. Bei
Verwendung eines reduzierten oder hydrophilen Adsorbens wurde der Reaktor wahrenddes-
sen Kkontinuierlich mit Inertgas durchstrémt, um die Oxidation des Adsorbens bzw. die Auf-
nahme von Feuchtigkeit zu verhindern. Die charakteristischen GroRRen des Adsorptionspro-
zesses sind die Adsorptionstemperatur und die Strdmungsgeschwindigkeit des Kraftstoffs,
die wiederum in Form der Raumgeschwindigkeit, der LHSV (Liquid Hourly Space Velocity)
angegeben wurde. Diese ist analog zur GHSV als das Verhéltnis des Flussigkeitsstroms

V kratisioy ZUM Volumen das Adsorbers Vags definiert:
Ve o
LHSV = —2n (4-7)

Ads

Neben den in Tab. 4-4 aufgefihrten Kraftstoffen wurden die Adsorptionsversuche mit destil-
lativ abgetrennten leichtsiedenden Teilfraktionen dieser Kraftstoffe durchgefiihrt. Da die Des-
tillatfraktionen im Labormalstab in Mengen von ca. 3 | hergestellt wurden, variiert der
Schwefelgehalt der Fraktionen in Abhangigkeit von der Charge. Daher wird der Schwefelge-
halt des jeweils eingesetzten Kraftstoffs fiir die Versuche im Folgenden einzeln angegeben
und die Adsorptionskapazitat auf Basis dieser Werte berechnet.

Zur Quantifizierung der Entschwefelungsleistung wurde der Schwefelgehalt des am Reaktor
austretenden Produkts als Durchbruchskurve aufgenommen. Daraus konnte anschlieend
der kumulierte Schwefelgehalt im gesamten ausgetretenen Kraftstoffvolumen berechnet
werden. Da die verfigbaren Analyseverfahren nicht die kontinuierliche Messung des Schwe-
felgehaltes in einem Kraftstoffstrom ermdglichen, wurde das Produkt in zeitlich diskreten
Absténden zu einer Probe mit dem Volumen V; gesammelt. Der Schwefelgehalt der Probe
entspricht dabei naherungsweise dem Schwefelgehalt, den das Produkt nach dem halben
Probenvolumen V, /2 erreicht (siehe Abb. 4-13).
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Abb. 4-13: Ermittlung der Durchbruchskurve und des kumulierten Schwefelgehaltes aus
zeitlich diskreten Probenmengen
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Die kontinuierlich ansteigende Durchbruchskurve ergibt sich folglich aus dem Schwefelgehalt
der Proben ¢, und dem mittleren, kumulierten Produktvolumen ¥, mit

V,, = 1(2 v, + ZJ - (4-8)

m g4 \ j=1

Um die Durchbruchskurven unterschiedlicher Adsorbentien zu vergleichen, werden die auf-
gefangenen Probenvolumina auf die Adsorbensmasse mags im Reaktor bezogen.

Neben der Durchbruchskurve, die den momentanen Schwefelgehalt des Produktes in Ab-
hangigkeit von dem aus dem Reaktor ausgetretenen Produktvolumen wiedergibt, ist der Ver-
lauf der durchschnittlichen Schwefelkonzentration im gesammelten Produkt Vi; ein weiteres
Vergleichskriterium. Der kumulierte Schwefelgehalt ¢, ; berechnet sich zu

z VL ¢
g = (4-9)
v,

c

=

1
mit V,, =—— >V,
! mAds

Der kumulierte Schwefelgehalt gibt den durchschnittlichen Schwefelgehalt im kumulierten
Produktvolumen wieder, der fiir die Anwendung im Brennstoffzellensystem maximal 10 ppm
betragen darf. Daher wurden in dieser Arbeit die Ergebnisse der durchgefiihrten Laborversu-
che als Verlauf des kumulierten Schwefelgehaltes, der so genannten kumulierten Durch-
bruchskurve, dargestellt (siehe Abb. 4-13).

Daraus kénnen anschlieBend das Durchbruchsvolumen vs 1o und die Durchbruchskapazitat
Ws 1o berechnet werden. Das Durchbruchsvolumen entspricht dem Kraftstoffvolumen, das mit
einem Gramm Adsorbens auf 10 ppm entschwefelt werden kann. Die Durchbruchskapazitat
gibt fur diesen Fall die Beladung des Adsorbens mit Schwefel in mg Schwefel pro g Adsor-
bens wieder.

4.6.3 Screening von Entschwefelungsadsorbentien mit dem Kraftstoff Jet A-1 A

Zur Auswahl von fiir die Zielanwendung geeigneten Adsorbentien wurden 10 Materialien auf
ihre Adsorptionskapazitdt und Regenerierbarkeit hin untersucht. Fur die Studie wurden so-
wohl neuentwickelte Adsorbentien verwendet, die sich im Forschungsstadium oder in der
Phase der Markteinfihrung befinden, als auch Adsorbentien, die bereits kommerziell verfiig-
bar sind. Die eingesetzten Adsorbentien sind in Tab. 4-12 aufgefihrt.
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Bezeichnung Hersteller Typ

A-1 W. R. Grace SP562-10814
A-2 W. R. Grace SP562-10347
A-3 W. R. Grace SP563-10802
A-4 vertraulich vertraulich
A-5 vertraulich vertraulich
A-6 vertraulich vertraulich
A-7 vertraulich vertraulich
A-8 vertraulich vertraulich
A-9 ACA Berlin Cu(l)-Y
A-10 vertraulich vertraulich

Tab. 4-12: Im Rahmen der Vergleichsstudie zur Flussigphasenentschwefelung untersuchte
Adsorbentien

Die Zeolithen A-1 und A-2 sowie das Silicagel A-3 werden von der Firma W. R. Grace kom-
merziell zur Entschwefelung von Flussigkeiten eingesetzt, wobei der Fokus auf der Abtren-
nung von Schwefelwasserstoff, Mercaptanen und Sulfiden liegt. Erfahrungswerte zur Ent-
schwefelung von Kraftstoffen mit aromatischen Schwefelverbindungen liegen bei W. R.
Grace nicht vor [62]. Fur dasselbe Anwendungsfeld wird das Adsorbens A-4 vertrieben. Als
Weiterentwicklung des Adsorbens A-4 stand zusétzlich das Adsorbens A-5 zur Verfligung.

Die Adsorbentien A-6 bis A-10 missen im Gegensatz zu A-1 bis A-5 vor der Adsorption
reduziert werden. Siidchemie bietet kommerziell das Adsorbens A-6 zur Entschwefelung von
Kraftstoffen auch fir aromatische Schwefelverbindungen an. Der Hersteller gibt an, dass das
Nickel enthaltende Adsorbens vermutlich nicht regenerierbar ist. Die Adsorbentien A-7 und
A-8 sind Neuentwicklungen im Forschungsstadium, die Zink und Kupfer (A-7), bzw. Nickel
(A-8) enthalten. Der an der University of Michigan entwickelte Cu(l)-Y Zeolith wurde fir
Vergleichsversuche am ACA Berlin gemaR dem von Yang patentierten Verfahren hergestellt
[137]. Zusétzlich stand ein weiteres neuartiges kommerziell eingesetztes Adsorbens A-10 zur
Verfligung.

In einer Vorstudie wurden zunédchst Batch-Versuche zur Bestimmung der Adsorptionskapazi-
tat der Adsorbentien A-1 bis A-5 durchgefiihrt. Die Adsorbentien wurden bei unterschiedli-
chen Massenverhéltnissen mit Jet A-1 A im Rundkolben tber 7 Stunden gerthrt. Durch Pa-
rametervariation in Form eines 2-stufigen faktoriellen Versuchsplans wurden die
Adsorptionsisothermen fiir 20°C und 120°C bestimmt. Wahrend die Regenerierbarkeit aller
funf Adsorbentien nachgewiesen werden konnte, wurden die Adsorbentien A-1, A-2 aufgrund
der geringen Adsorptionskapazitdt aus der weiteren Untersuchung ausgeschlossen [138].
Die Adsorbentien A-3 und A-5 zeigten bei Raumtemperatur die hdchsten Adsorptionskapazi-
taten.

Zur weiteren Auswahl wurde der Verlauf des kumulierten Schwefelgehaltes im Produkt fir
die Adsorbentien A-3 und A-5 bis A-9 mit dem Kraftstoff Jet A-1 A ermittelt. Dazu wurden die
Adsorbentien mehrfach regeneriert und zur Adsorption eingesetzt. Die Versuche wurden
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wiederholt, bis sich eine stabile Adsorptionskapazitét einstellte. Die in Abb. 4-14 dargestell-
ten kumulierten Durchbruchskurven mit den entsprechenden 95 %-Konfidenzintervallen wer-
den aus den Mittelwerten der Ergebnisse der Versuche nach vollendeter Stabilisierung be-
stimmt. Die Anzahl der Adsorptionszyklen, die dem dargestellten Verlauf zu Grunde liegen ist
angegeben.
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Adsorbens A-3 A-5 A-6 A-7 A-8 A-9
Zyklen 3 3 7 3 4 5
Cs0 ppm 563 563 563 563 563 563
Vs, 10 ml/g <0,1 1,37 2,25 <01 0,85 <0,1
Ws 10 mg/g <0,1 0,61 1,01 <0,1 0,38 <0,1

Abb. 4-14: Verlauf des kumulierten Schwefelgehaltes im Produkt der sechs untersuchten
Adsorbentien fur den Kraftstoff Jet A-1 A

Die Parameter zur Konditionierung, zur Regeneration und zur Adsorption wurden der Litera-
tur zu den einzelnen Adsorbentien entnommen oder in Absprache mit dem Hersteller ge-
wahlt. Da der Kraftstoff bei 148°C zu sieden beginnt, wurde die Adsorptionstemperatur aus
Sicherheitsgriinden auf 120°C begrenzt. Die detaillierten Versuchsbedingungen fir die ein-
zelnen Adsorbentien sind im Anhang (Kap. 9.3.1) aufgefihrt.

Von den untersuchten Adsorbentien zeigten nur die Adsorbentien A-5, A-6 und A-8 nen-
nenswerte Kapazitdaten zur Entschwefelung von Jet A-1. Die héchste Adsorptionskapazitat
wurde mit dem auf Ni-Basis hergestellten Adsorbens A-6 erzielt. Zur Regeneration wurde
das Adsorbens mit Luftsauerstoff oxidiert und anschlielend mit einem Gemisch aus Wasser-
stoff und Stickstoff reduziert. Die Versuche zeigten jedoch, dass das Adsorbens A-6 auch bei
Zugabe von reinem Wasserstoff zur Reduzierung der aktiven Ni-Zentren nicht regenerierbar
ist. Nach sieben Adsorptionszyklen betrug die Kapazitat 31 % weniger als im Neuzustand. In
Abb. 4-14 ist daher nicht der Gber die Anzahl der Versuche gemittelte Verlauf des kumulier-
ten Schwefelgehaltes abgebildet, sondern der des zweiten Adsorptionszyklusses, fir den die
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héchste Adsorptionskapazitét erzielt wurde Die Abnahme der Adsorptionskapazitdt nach
mehrmaligem Regenerieren konnte mit einem zweiten Versuchsreaktor bestétigt werden [63,
S. 75ff.].

Mit dem Adsorbens A-5 konnten 1,37 ml Kraftstoff mit einem Gramm Adsorbens auf den
Zielwert von 10 ppm entschwefelt werden. Dies entspricht einer Adsorptionsklapazitat ws 1o
von 0,61 mg/g. Das Adsorbens konnte oxidativ mit Umgebungsluft bei einer Temperatur zwi-
schen 400°C und 500°C regeneriert werden und es war kein anschlieBender Reduktions-
schritt erforderlich. Fir eine technische Anwendung missen in diesem Fall folglich keine
zusatzlichen Medien zur Verfigung gestellt werden.

Das Adsorbens A-8, das wie A-6 Nickel enthélt, konnte durch eine oxidative Behandlung mit
anschlieRender Reduzierung regeneriert werden. Zur Reduktion wurde ein Gasgemisch aus
Wasserstoff und Stickstoff eingesetzt. Die Adsorptionskapazitdt des Adsorbens war jedoch
um 38 % geringer als die des Adsorbens A-5. Dartiber hinaus wirkt sich mit dem Adsorbens
A-8 der zusétzliche Reduktionsschritt bei der Auslegung eines Mehrbettadsorbers mit integ-
rierter Regeneration negativ auf die GroRe des Adsorbers und den apparativen Aufwand
aus.

Die Ubrigen untersuchten Adsorbentien, darunter auch der Cu(l)-Y-Zeolith, zeigten keine
nennenswerte Kapazitdt zur Entschwefelung von Kerosin. Daher wird von den untersuchten
Materialien das Adsorbens A-5 favorisiert. Dennoch ergab die Prozessanalyse, dass die Ka-
pazitdt des Adsorbens fir eine technische Anwendung nicht ausreicht (siehe Kap. 5.1.3.1).
Daher wird im Folgenden untersucht, ob sich eine héhere Adsorptionskapazitat ergibt, wenn
der Adsorption vorentschwefelter Kraftstoff zugefuhrt wird.

4.6.4 Adsorptionskapazitat fiir vorentschwefelte Teilfraktionen

Die Vorentschwefelung erfolgt, indem nur eine niedrigsiedende Teilfaktion des zugefiihrten
Kraftstoffs, die mit dem Verfahren der destillativen Abtrennung erzeugt wurde, fir das
Brennstoffzellensystem verwendet wird. Um die Auswirkungen der Vorentschwefelung auf
den Adsorptionsprozess zu quantifizieren, wurde mit drei destillativ abgetrennten, niedrigsie-
denden Teilfraktionen die Durchbruchskurve fir das Adsorbens A-5 ermittelt. Die Teilfraktio-
nen entsprachen 30 % (Vol.), 50 % (Vol.) bzw. 70 % (Vol.) des zugefiihrten Jet A-1 A. Die
Versuche wurden jeweils mit unbenutzten Adsorbensschittungen durchgefihrt, die zuvor 3 h
mit getrockneter Luft bei 350°C konditioniert wurden. Zuséatzlich wurde mit der 30 %(Vol.)
Fraktion eine Regeneration und ein zweiter Adsorptionszyklus durchgefihrt, da der erste
Versuch zu friih abgebrochen wurde, um das Durchbruchsvolumen fir einen Schwefelgehalt
von 10 ppm zu bestimmen. Die detaillierten Versuchsbedingungen sind im Anhang (Kap
9.3.2) aufgefiihrt. Die kumulierten Durchbruchskurven fir die verschiedenen Fraktionen sind
in Abb. 4-15 im Vergleich zur kumulierten Durchbruchskurve fir Jet A-1 A dargestellt.
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N
o
1

Schwefelgehalt / ppm
=

1 2 3 4
Kraftstoffvolumen / (ml / g-Ads)

- - — A
Fraktion % (Vol.) 100 70 50 30
Cso ppm 536 369 303 264
Vs 10 ml/g 0,94 2,21 2,70 4,07
Ws 10 mg/g 0,40 0,63 0,63 0,82

Abb. 4-15: Vergleich der kumulierten Durchbruchskurve von Jet A1-A mit denen fiir niedrig-
siedende Teilfraktionen des Kraftstoffs. Tags = Ty, LHSV = 0,8 h™ nach [139]

Wie bereits in Kap. 4.4 erlautert, sinkt der Schwefelgehalt in der Teilfraktion mit dem Destil-
latanteil ab. ErwartungsgemaR fiihrte der geringere Schwefelgehalt im Destillat zu héheren
Durchbruchsvolumen bei der Adsorption. Wurde fir die Adsorption eine Destillatfraktion ein-
gesetzt, die 30 % (Vol.) des urspriinglichen Kraftstoffs entspricht, stieg das Durchbruchsvo-
lumen um den Faktor 4,3. Aber auch die Durchbruchskapazitét stieg an. Fur die 30 % (Vol.)-
Fraktion ergab sich im Vergleich zu Jet A-1 die doppelte Adsorptionskapazitat, wahrend die
Kapazitat fur die 50 % (Vol.)- und die 70 % (Vol.)-Fraktionen um 58% héher lag als fir
Jet A-1.

Die Zunahme der Adsorptionskapazitat mit sinkendem Schwefelgehalt im zugefiihrten Kraft-
stoff steht im Widerspruch zu einfachen Adsorptionsmodellen, die eine mit der Konzentration
des Adsorpt sinkende Kapazitat beschreiben. Die Erklarung hierfir liegt in der Zusammen-
setzung der unterschiedlichen Fraktionen. Die Untersuchungen zur destillativen Abtrennung
zeigten, dass der Gehalt an alkylierten Benzothiophenen in den niedrigsiedenden Fraktionen
deutlich geringer ist, wahrend der Gehalt an Thiophen nicht reduziert ist. Mit einem Adsor-
bens, das fir Thiophene eine deutlich héhere Adsorptionskapazitat hat als fur Benzothi-
ophene, ergibt sich folglich mit niedrigsiedenden Fraktionen eine héhere Adsorptionskapazi-
tat. Somit ist der Einsatz einer Vorentschwefelung sinnvoll, da die Halbierung des
Schwefelgehaltes im Kraftstoff zu einer Uberproportionalen Reduzierung der benétigten Ad-
sorbensmasse um 77 % fuhrt.
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Die weiteren Versuche zur Entwicklung des adsorptiven Entschwefelungsprozesses wurden
mit einer 50 % (Vol.) Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A durchgefiihrt. Die Wahl des optimalen
Destillatanteils wird im Rahmen der Verfahrensanalyse in Kapitel 5.1.3 festgelegt.

4.6.5 Screening von Entschwefelungsadsorbentien fiir eine leichte 50% Jet A-1 A
Teilfraktion

Die Versuche zur adsorptiven Entschwefelung der Destillatfraktionen haben gezeigt, dass
die destillative Vorentschwefelung eine geeignete Mallnahme ist, um die adsorptive Ent-
schwefelung auf ein Niveau von 10 ppm technisch zu realisieren. Um zu Uberprifen, ob das
Adsorbens A-5 auch fir die Entschwefelung der Destillatfraktion das optimale Adsorbens ist,
wurde in der ndchsten Messreihe die Adsorptionskapazitét verschiedener Adsorbentien zur
Entschwefelung einer 50% (Vol.)-Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A verglichen. Dazu wurden
die Adsorbentien untersucht, die fiir Jet A-1 A eine nennenswerte Adsorptionskapazitat zeig-
ten, und zusétzlich die Adsorbentien A-4 und A-10, fiir die noch keine Versuche zur Durch-
bruchskapazitat durchgefiihrt wurden. Die genauen Versuchsbedingungen fiir die einzelnen
Adsorbentien sind dem Anhang (Kap. 9.3.3) zu entnehmen. Der Verlauf der kumulierten
Durchbruchskurven ist in Abb. 4-16 dargestellt.

IS
o
1

Schwefelgehalt / ppm
N
o

Kraftstoffvolumen / (ml / g-Ads)

- —A -
Adsorbens A-3 A-4 A-5 A-8 A-10
Zyklen 3 2 5 3 4
Cso ppm 285 290 314 283 288
Vs,10 ml/g 1,05 1,65 6,3 0,95 <0,14
Ws 10 mg/g 0,23 0,37 1,52 0,21 <0,05

Abb. 4-16: Verlauf des kumulierten Schwefelgehaltes im Produkt der sechs untersuchten
Adsorbentien fir eine destillativ abgetrennte 50 % (Vol.) Destillatfraktion des
Kraftstoffs Jet A-1 A; Aufgrund der geringen Adsorptionkapazitat ist die Durch-
bruchskurve fiir A-10 nicht abgebildet.
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Wie in Kap. 4.6.3 wurden die dargestellten kumulierten Durchbruchskurven und die 95 %-
Konfidenzintervalle aus den Mittelwerten der Versuche nach der Stabilisierung ermittelt. Da
bei den Versuchen mit dem Adsorbens A-10 bereits die erste Probe des Produktes mehr als
30 ppm Schwefel enthielt, wurde das Adsorbens nicht weiter betrachtet und der Verlauf des
Schwefelgehaltes nicht in der Abbildung dargestellt.

Die hochste Adsorptionskapazitdt von 1,52 mg/g wurde mit dem Adsorbens A-5 erzielt. Die
Adsorptionskapazitat der tbrigen Adsorbentien war um mehr als 76 % geringer, so dass die
Verwendung des Adsorbens A-5 favorisiert wird. Fur die Auslegung des Adsorptionsprozes-
ses mit diesem Material werden dessen Entschwefelungseigenschaften, die im Rahmen ei-
ner Diplomarbeit ermittelt wurden [139], im Folgenden detailliert charakterisiert.

4.6.6 Charakterisierung der Entschwefelungsleistung in Abhéangigkeit von den Ad-
sorptionsparametern fiir das Adsorbens A-5

Fur einen Adsorptionsprozess mit integrierter Regeneration wird die Kapazitdt des Adsor-
bens ws durch die Parameter der Adsorption und die Vollstdndigkeit der Desorption be-
schrieben. Zur Charakterisierung der Entschwefelungsleistung waren daher sowohl die Pa-
rameter der Adsorption als auch der Regeneration zu untersuchen. Die Versuche dazu
wurden mit einer Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A mit einem Destillatanteil von
50 % (Vol.) durchgefiihrt.

Der Adsorptionsprozess wird durch die Raumgeschwindigkeit (LHSV) und die Temperatur
Tags des Mediums charakterisiert. Der Einfluss dieser GroRen wurde mit einer Versuchsreihe
ermittelt, die auf einem zweistufigen faktoriellen Versuchsplan basiert, wie in Abb. 4-17 a)
dargestellt.
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Abb. 4-17: a) Versuchsplan zur Bestimmung des Einflusses der Adsorptionstemperatur und
der LHSV auf die Adsorptionskapazitat; b) Adsorptionskapazitat in Abhangigkeit
von der Adsorptionstemperatur und der LHSV

Die Temperatur wurde zwischen Raumtemperatur und 120°C variiert und die LHSV zwi-
schen 0,73 h™" und 2,85 h™'. Die Versuche wurden jeweils einmal mit neu befiillten und kondi-
tionierten Adsorbensschittungen durchgefihrt. Zur Abschatzung des experimentellen Feh-
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lers wurde zusétzlich die Adsorptionskapazitéat fur einen Zentralpunkt zu Beginn, nach der
Halfte der Versuche und nach dem Abschluss der Versuchsreihe ermittelt. Daraus wurde
anschlieRend das 95 %-Konfidenzintervall bestimmt (siehe Abb. 4-17 b).

Mit den Versuchsergebnissen der Parametervariation, die in Abb. 4-17 b) dargestellt sind,
konnten die Haupteffekte der Temperatur und der LHSV sowie die Wechselwirkung beider
Parameter bestimmt werden, die in Tab. 4-13 aufgefihrt sind. Die Versuchsergebnisse sowie
die Berechnung der Haupteffekte, der Wechselwirkungen und der Regressionspolynome
sind im Anhang (Kap. 9.3.4) erlautert.

Effekt Ws 10 / (Mg/g)
Haupteffekt Tags -0,486
Haupteffekt LHSV -0,040
Wechselwirkung 0,109

Tab. 4-13: Haupteffekte und Wechselwirkungen der Temperatur und der LHSV bei der Ad-
sorption auf die Adsorptionskapazitét.

Die Temperatur war der dominante Haupteffekt bei der Adsorption, der den Haupteffekt der
LHSV um eine GréRenordnung Ubersteigt. Mit dem 95 %-Konfidenzintervall des Zentralpunk-
tes, das eine Breite von * 0,046 hat, folgt, dass der Effekt der LHSV unterhalb des Signifi-
kanzniveaus lag. Dies resultiert daraus, dass die Adsorptionskapazitat bei einer Temperatur
von 20°C zwar signifikant mit steigender LHSV reduziert wurde, bei 122°C jedoch mit zu-
nehmender LHSV geringfiigig anstieg. Dem Einfluss der LHSV bei 20°C wird daher durch die
signifikante Wechselwirkung aus Temperatur und LHSV Rechnung getragen. Diese Abhéan-
gigkeiten werden durch das folgende Regressionspolynom wiedergegeben:

e 034 D =71, (T, —71)(LHSV —1,785)
s 209,88 996,81

(4-10)

Fur die Auslegung der Adsorption ist die Minimierung der Adsorptionstemperatur
entsprechend den Effekten auf die Adsorptionskapazitat gegeniiber der Minimierung der
Raumgeschwindigkeit zu priorisieren. Bei einer LHSV von 0,73 h™ resultierte das Anheben
der Adsorptionstemperatur von Raumtemperatur auf 120°C zum Beispiel in einer Abnahme
der Adsorptionskapazitat um 71 %. Zusétzlich durchgefiihrte Versuche ergaben, dass bereits
ein Anheben der Temperatur von Raumtemperatur auf 33°C zu einer Verringerung der
Adsorptionskapazitdt um 15 % fihrt. Fir technische Anwendungen sollte die
Adsorptionstemperatur daher méglichst nicht tber Raumtemperatur liegen.

4.6.7 Charakterisierung der Entschwefelungsleistung in Abhédngigkeit der Regene-
rationsparametern fiir das Adsorbens A-5

Der Regenerationsprozess wird durch die Temperatur Tgreg, die Haltezeit der Regenerations-
temperatur ty, die Raumgeschwindigkeit des Gasstroms (GHSV) sowie durch die Zusam-
mensetzung des Gasstroms beeinflusst. Zur Untersuchung der Einflussparameter wurde
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jeweils ein Parameter variiert, wahrend die Ubrigen konstant gehalten wurden. Ein typisches
Regenerationsprofil ist zur Veranschaulichung der Einflussgré3en in Abb. 4-18 dargestellt.

500 A Solltemperatur

] E“—N —— Eintrittstemperatur

400 N —— Austrittstemperatur
o 300 A
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Abb. 4-18: Regeneration des Adsorbens A-5 mit typischen Regenerationsbedingungen

Zunachst wurde der Adsorber unter Durchstrémung mit Luft bei einer GHSV von 655 h™' er-
hitzt bis die Gastemperatur am Reaktoreintritt die Regenerationstemperatur erreicht. Dafur
musste die Solltemperatur des Ofens etwa 15 K héher gewahlt werden als die Gaseintritts-
temperatur. Die Gasaustrittstemperatur lag etwa 12 K unter der Eintrittstemperatur. Dieser
Zustand wurde uber eine Dauer von 3 h konstant gehalten, bevor der Ofen abgeschaltet
wurde und der Reaktor abkihlte.

Die Vorversuche ergaben, dass die Adsorptionskapazitdt wahrend der ersten Adsorptions-
Regenerationszyklen anstieg. Daher waren mehrere Regenerationszyklen nétig, bis sich
eine stabile Adsorptionskapazitét einstellte. Daher wurde jeder Versuch so oft wiederholt,
dass nach der Stabilisierung mindestens drei Zyklen durchgefiihrt wurden. Die im Folgenden
dargestellten kumulierten Durchbruchskurven sind aus den Mittelwerten der Ergebnisse der
Versuche nach vollendeter Stabilisierung gebildet. Die Anzahl der nach der Stabilisierung zur
Bildung der Mittelwerte herangezogenen Versuchszyklen ist jeweils angegeben.

Bei den bisher beschriebenen Versuchen wurde das Adsorbens A-5 mit Umgebungsluft re-
generiert. Vorteilhaft ware jedoch, das Adsorbens mit dem Abgas des Brennstoffzellensys-
tems zu regenerieren, das am Austritt aus dem Katalytbrenner nur ca. 0,5 % Sauerstoff ent-
halt. In diesem Fall kann ausgeschlossen werden, dass es wahrend der Regeneration
zusammen mit den Kerosinriickstdnden zu einer Explosion kommt. Somit miisste der Reak-
tor nicht explosionsdruckfest ausgelegt werden, was Kosten- und Gewichtsvorteile mit sich
bringt. Im Folgenden werden die Untersuchungen zum Einfluss des Sauerstoffgehaltes im
Gasstrom auf die Regeneration beschrieben. Dazu wurde die kumulierte Durchbruchskurve
fur die Regeneration mit Luft mit der fur die Regeneration mit dem Abgas am Austritt des
Katalytbrenners fir ein System mit einer PEMFC verglichen (siehe Abb. 4-19). Die Zusam-
mensetzung des Abgasstroms ist in Tab. 4-20 aufgefiihrt.
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Gas Konzentration /
% (Vol.)
Sauerstoff 0,5
Stickstoff 72,8
Kohlendioxid 26,7

Tab. 4-14: Zusammensetzung des Abgasstromes des Katalytbrenner, das zur Regeneration
des Adsorbens A-5 eingesetzt wurde (siehe Abb. 4-19)
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Kraftstoffvolumen / (ml / g-Ads)
-
Regenerationsgas Abgas Luft
Zyklen 3 6
Cs,0 ppm 294 309
Vs 10 ml/ g 4,3 6,35
Ws 10 mg/g 0,97 1,51

Abb. 4-19: Einfluss der Gaszusammensetzung auf die kumulierte Durchbruchskurve mit
einer 50 % (Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tags=20°C,
LHSV = 1, Treg=500°C, GHSV = 655 h™, ts=3h

Bei der Regeneration mit dem Abgasstrom ergab sich gegentiber der Regeneration mit Um-
gebungsluft eine um 36 % reduzierte Adsorptionskapazitat. Dies macht deutlich, dass es zur
Regeneration des Adsorbens nicht ausreicht die Kerosin- und Schwefelriickstdnde in den
Poren des Adsorbens zu verdampfen und mit einem Inertgasstrom auszutragen. Zur voll-
stédndigen Regeneration ist zusatzlich die Oxidation der Siederiickstdnde notwendig, die bei
der Regeneration mit Umgebungsluft oberhalb der Selbstentziindungstemperatur erfolgt. Die
Selbstentziindungstemperatur liegt fur Kerosin bei etwa 210°C [140]. Fir die weitere Ausle-
gung wurde daher die Regeneration mit Umgebungsluft weiterverfolgt und der Festbettad-
sorber explosionsdruckfest ausgelegt. Der Explosionsdruck betragt fir Kerosin 8,4 bar [141].
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Als ndchstes wurde der Einfluss der Regenerationstemperatur Tgreg auf die Adsorptionskapa-
zitat bestimmt. Dazu wurde diese im Bereich zwischen 350°C und 500°C variiert, wahrend
die Ubrigen Parameter konstant gehalten wurden (siehe Abb. 4-20).

20

Schwefelgehalt / ppm

Kraftstoffvolumen / (ml / g-Ads)

- —-&- —A—
Temperatur °C 350 400 450 500
Zyklen 4 6 4 6
Cso ppm 307 318 315 309
Vs 10 ml/g 2,38 4,15 5,48 6,35
Ws 10 mg/g 0,56 1,02 1,33 1,51

Abb. 4-20: Einfluss der Regenerationstemperatur Treg auf die kumulierte Durchbruchskurve
mit einer 50 % (Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Taqs=20°C,
LHSV=1,GHSV=655h" t,=3h

Bei einer Regenerationstemperatur von 350°C stellte sich nach dem zweiten Zyklus eine fir
die drei folgenden Zyklen stabile Adsorptionskapazitdt von 0,56 mg/g ein. Die zugehdrige
kumulierte Durchbruchskurve ist in Abb. 4-20 dargestellt. In den folgenden sieben
Adsorptionszyklen nahm die Adsorptionskapazitét stetig um insgesamt 23 % ab. Durch eine
anschlieRende Regeneration bei 400°C konnte die Adsorptionskapazitdt wieder vollstandig
hergestellt werden. Fur Regenerationstemperaturen von 400 — 500°C konnte innerhalb von
bis zu sechs aufeinander folgenden Zyklen keine Verringerung der Adsorptionskapazitat
festgestellt werden. Die Adsorptionskapazitat stieg mit der Regenerationstemperatur an. Bei
500°C wurde eine Kapazitat von 1,51 mg/g festgestellt. Fir Temperaturen von 450°C bzw.
400°C wurden um 10 % bzw. 32 % geringere Kapazitaten festgestellt.

Da die Regeneration bei 350°C nicht vollstandig erfolgt und die Adsorptionskapazitét ab-
nahm, ist fur technische Anwendungen eine Regenerationstemperatur von mindestens
400°C erforderlich. GréRere Regenerationstemperaturen als 500°C sind aufgrund von Sin-
tereffekten und den erforderlichen hochtemperaturfesten Anlagenbauteilen nicht sinnvoll.
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4.6 Adsorption

Anschlieend wurden die Auswirkungen der Raumgeschwindkeit des Gasstroms (GHSV) auf
die Adsorptionskapazitat untersucht. Dazu wurde die GHSV im Bereich von 100 h™ bis
655 h™' variiert (siehe Abb. 4-21).
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GHSV h' 100 200 655
Zyklen 3 1 6
Cso0 ppm 307 307 318
Vs,10 ml/g 3,72 3,91 4,16
Ws 10 mg/g 0,88 0,92 1,02

Abb. 4-21: Einfluss der GHSV auf die kumulierte Durchbruchskurve mit einer 50 % (Vol.)
Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tags=20°C, LHSV = 1, Treg= 400°C,
th= 3h

Die Adsorptionskapazitat ws 1o stieg mit der GHSV signifikant an. Fir eine GHSV von 655 h'
ergab sich eine Adsorptionskapazitat von 1,02 mg/g. Wurde die GHSV auf 200 h” bzw.
100 h™ reduziert, verringerte sich die Adsorptionskapazitat um 10 % bzw. 14%. Fir die tech-
nische Anwendung ist daher die geringere Adsorptionskapazitéat gegentber dem verringerten
Energieaufwand zum Erhitzen des kleineren Gasstroms abzuwé&gen.

Der letzte untersuchte Regenerationsparameter war die Haltezeit der Regenerationstempe-
ratur. Im Standardzustand wurde die Temperatur nach dem Erreichen der Solltemperatur
Uber drei Stunden konstant gehalten. Zur Bestimmung des Einflusses der Haltezeit t;, auf die
Adsorptionskapazitat wurden Versuche mit Haltezeiten zwischen 1 h und 3 h durchgefiihrt.
Fir diese Versuche mit einer Haltezeit von 1 h und 1,5 h wurde der Reaktor sofort aus dem
Ofen entnommen, nachdem die Haltezeit erreicht war. So wurde der Reaktor in wenigen
Minuten abgekuhlt, wahrend der Reaktor bei den tbrigen Versuchen gemaR Abb. 4-18 tber
mehrere Stunden zum Abkiihlen im Ofen verblieb. Die Ergebnisse der Versuche sind in Abb.
4-22 abgebildet.
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Schwefelgehalt / ppm
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1 2 3 4
Kraftstoffvolumen / (ml / g-Ads)

. -
treg h 1 1,5 3
Zyklen 5 4 6
Cso ppm 324 315 318
Vs 10 ml/g 2,99 3,78 4,16
Ws 10 mg/g 0,75 0,92 1,02

Abb. 4-22: Einfluss der Haltezeit ty auf die kumulierte Durchbruchskurve mit einer 50 %(Vol.)
Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tags=20°C, LHSV = 1 h™, Treg=
400°C, GHSV =655 h™'

Die Versuchsergebnisse zeigten eine mit der Haltezeit ansteigende Adsorptionskapazitat.
Wourde die Haltezeit von 3 h auf 1,5 h reduziert, verringerte sich die Adsorptionskapazitat um
10 % und bei einer Haltezeit von nur 1 h um 26 %. Dies lasst den Schluss zu, dass die Re-
generation nach 1,5 noch nicht abgeschlossen ist. Versuche mit einer Haltezeit von mehr als
drei Stunden wurden nicht durchgefiihrt, da die Verfahrensanalyse ergeben hat, dass die
damit benétigten groRen Adsorbensmengen nicht sinnvoll sind (siehe Kap- 5.1.3).

4.6.8 Versuche zur Skalierung des Prozesses mit dem Adsorbens A-5

Fir die Auslegung von Adsorbern fiir technische Anwendungen mussten die Auswirkungen
der PartikelgroRe sowie die des Durchmessers und der Lange der Adsorbensschiittung auf
die Adsorptionskapazitat untersucht werden. Darliberhinaus sind der Druckverlust in der Ad-
sorbensschittung, die Lebensdauer des Adsorbens und der Olriickstand, der nach der Ad-
sorptions in den Poren des Adsorbens verbleibt fir die Prozessauslegung relevant. Die Er-
gebnisse der Laborversuche zur Bestimmung dieser Grofien sind im Folgenden dargestellt.

Der Einfluss des Durchmessers der Adsorbensschiittung dg auf die Adsorptionskapazitat ist
in Abb. 4-23 abgebildet.
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Kraftstoffvolumen / (ml / g-Ads)
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dr Mm 5 10 10 20
d, Mm 75-250 75-250  250-1000 250-1000
Zyklen 6 3 3 4
Cs0 Ppm 309 292 278 288
Vs 10 ml/g 6,35 6,29 6,74 6,35
Ws, 10 mg/g 1,51 1,41 1,43 1,40

Abb. 4-23: Einfluss der Reaktordurchnmessers dg auf die kumulierte Durchbruchskurve mit
einer 50 %(Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Ta4s=20°C,
LHSV =1 h™", Treg= 500°C, GHSV =655 h™, t4= 3h

Die Versuche wurden mit zwei unterschiedlichen PartikelgréRen durchgefihrt. Mit einer Par-
tikelgréRe von 75 — 250 pm, die auch fir die bisherigen Versuche eingesetzt wurde, konnte
gezeigt werden, dass eine VergroRerung des Reaktordurchmessers von 5 mm auf 10 mm
keinen signifikanten Einfluss auf die Adsorptionskapazitat hat. Die Unterschiede der kumu-
lierten Durchbruchskurven waren geringer als die zugehorigen 95 %-Konfidenzintervalle.
Anschlieend wurde mit einer Partikelgréf3e von 250 — 1000 um nachgewiesen, dass auch
eine weitere VergréRerung des Durchmessers von 10 mm auf 20 mm keine signifikante An-
derung der Adsorptionskapazitat zur Folge hat.

Als nachstes wurde die Schitthohe des Adsorbens, also die Ldnge des Festbettreaktors Iz
variiert. Fir Schitthéhen zwischen 150 mm und 650 mm sind die Versuchsergebnisse in
Abb. 4-24 dargestellt.
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L mm 150 200 650
d. mm 5 6 5
Zyklen 6 6 11
Cso ppm 321 309 303
Vs 10 ml/g 6,03 6,35 6,32
Ws 10 mg/g 1,49 1,51 1,47

Abb. 4-24: Einfluss der Schittungshéhe Iz auf die kumulierte Durchbruchskurve mit einer
50 %(Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tpags=20°C, LHSV =1 h,
Treg= 500°C, GHSV = 655 h', ty= 3h

Die Versuchsergebnisse zeigten, dass ebenfalls die Schitthéhe im untersuchten Bereich
keinen signifikanten Einfluss auf die kumulierte Durchbruchskurve und damit auf die Adsorp-
tionskapazitat hat. Fir den untersuchten Bereich ist die Schitthéhe fir die Auslegung folglich
nicht von Bedeutung.

Zuletzt wurde der Einfluss der PartikelgrofRe auf die Adsorptionskapazitat untersucht. Kleine-
re PartikelgréRen haben kirzere Diffusionswege der Schwefelmolekiile zu den aktiven Fla-
chen des Adsorbens und damit eine schnellere Kinetik zur Folgen. Die Partikelgrofe des
gelieferten Adsorbens wurde vom Hersteller als 7x14 Tyler Mesh angegeben. Dies entspricht
einer Groéfe von 1190 — 2830 um. Fir die bisher dargestellten Versuchergebnisse wurden
die Partikel durch Mérsern und Sieben auf 75 — 250 um zerkleinert. Neben diesen beiden
PartkelgréRenbereichen wurden zwei ZwischengréRen experimentell untersucht, um den
optimalen Kompromiss aus Adsorptionskapazitat und Druckverlust in der Adsorbensschiit-
tung zu wahlen. Die Ergebnisse der Laborversuche sind in Abb. 4-25 dargestellt. Die Versu-
che wurden mit einem Durchmesser dg der Schittung von 10 mm durchgefihrt.
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dp pm 1190-2830  500-1000 250-1000  75-250
Zyklen 4 4 3 3
Cs0 Ppm 281 274 278 292
Vs 10 ml/g 1,72 6,63 6,74 6,29
Ws, 10 mg/g 0,37 1,39 1,43 1,41

Abb. 4-25: Einfluss der Partikelgréle d, auf die kumulierte Durchbruchskurve mit einer
50 %(Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tags=20°C, LHSV = 1,
Treg= 500°C, GHSV = 655 h™, t,= 3h

Fir die drei zerkleinerten PartikelgroRenbereiche mit einer PartikelgroRe von nicht mehr als
1000 ym wurde kein signifikanter Unterschied in der Adsorptionskapazitat festgestellt. Fur
die vom Hersteller gelieferte Partikelgréf3e war die Adsorptionskapazitdt jedoch um mehr als
72 % geringer als fir die zerkleinerten Partikel. FUr die technische Anwendung ist daher das
Zerkleinern der Partikel erforderlich.

4.6.9 Entschwefelung von hochschwefelhaltigem Kerosin mit dem Adsorbens A-5

Da nur geringe Mengen hochschwefelhaltiges Kerosin fur die Laborversuche verfligbar wa-
ren, wurden abschlielend Vergleichsversuche mit einer destillativ abgetrennten 30 % (Vol.)
Fraktion des Kraftstoffs Kerosin B durchgefuihrt. Die Destillatfraktion hatte einen Schwefelge-
halt von 932 ppm. Die kumulierte Durchbruchskurve fir diesen Kraftstoff ist in Abb. 4-26 im
Vergleich zu der fir eine 50 %(Vol.) Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A dargestellt, die fir die
bisherigen Versuche eingesetzt wurde.
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Kraftstoff KerosinB  Jet A-1 A
Destillatanteil % (Masse) 0,3 0,5
Zyklen 4 6
Cso ppm 932 309
Vs, 10 ml / g 3,85 6,35
Ws 10 mg/g 2,80 1,51

Abb. 4-26: Einfluss des Schwefelgehaltes im Kraftstoff cso auf die kumulierte Durchbruchs-
kurve bei Tags=20°C, LHSV = 1, Tgreg= 500°C, GHSV = 655 h', ty= 3h

Die Versuchsergebnisse zeigten fir hochschwefelhaltiges Kerosin erwartungsgemaf ein
geringeres Durchbruchsvolumen, wahrend die Adsorptionskapazitat aufgrund der héheren
Schwefelkonzentration im Kraftstoff ansteigt. Im Gegensatz zu der 50 %(Vol.) Fraktion des
Kraftstoffs Jet A-1 A ergibt sich eine um 87 % héhere Adsorptionskapazitat. Die in Kap. 4.6.4
mit neu konditionierten Reaktoren durchgefiihrten Vergleichsuntersuchungen mit unter-
schiedlichen Destillatanteilen ergaben, dass die Adsorptionskapazitét fir eine 30 %(Vol.)
Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A nur um 30 % grofRer ist als fur die 50 %(Vol.) Fraktion. Die-
ser Effekt wurde darauf zuriickgefihrt, dass die 30 %(Vol.) Fraktion einen héheren Anteil
leichtsiedender Thiophene enthalt.

Da in den 30 %(Vol.) Fraktionen beider Kraftstoffe die Thiophene 81,1% (Masse) bzw.
81,5 %(Masse) der gesamten Schwefelverbindungen ausmachten, ist die héhere Adsorpti-
onskapazitat fir Kerosin B auf den héheren absoluten Schwefelgehalt zuriickzuftihren. Die-
ser fuhrt zu einer Verschiebung des thermodynamischen Gleichgewichtes und damit zu einer
héheren Adsorptionskapazitat.

4.6.10 Entschwefelung von Heizél EL mit dem Adsorbens A-5

Um zu Uberpriifen, ob die fur Jet A-1 ermittelten Auslegungsdaten fiir den Adsorptionspro-
zess auf Heizol EL Gbertragen werden kénnen, wurden Vergleichsversuche mit schwefelar-
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4.6 Adsorption

mem Heizdl EL, einer destillativ abgetrennten 30 %(Vol.) Fraktion des Heizdl EL mit Stan-
dardqualitat und der fur die bisherigen Versuche verwendeten 50 %(Vol.) Fraktion des Kraft-
stoffs Jet A-1 A durchgefiihrt (siehe Abb. 4-27). Die Versuche wurden mit jeweils neuen, un-
benutzten Reaktoren untersucht, die vorher mit Luft bei 400°C konditioniert wurden.
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Kraftstoff Heizol EL 30 %(Vol.) Jet A1 A 50 %(Vol.)
schwefelarm  Heizo6l EL Jet A-1 A
standard

Zyklen 1 1 1 1
Cs.0 ppm 79 185 536 303
Vs.10 ml/g 1,78 0,61 0,94 2,70
Ws 10 mg/g 0,10 0,09 0,40 0,63

Abb. 4-27: Vergleich der kumulierten Durchbruchskurve fir Heizél EL, Standard, Heizdl EL,
schwefelarm und Jet A.-1 bei Taes=20°C, LHSV = 1, Treg= 400°C, GHSV =
655 h™, t,= 3h

Die Versuchsergebnisse zeigten deutlich, dass fiir Heizol EL im Vergleich zu Kerosin nur ein
Bruchteil der Adsorptionskapazitat erreicht wird. Die Kapazitat fir schwefelarmes Heizol EL
mit 79 ppm Schwefel war mit 0,10 mg/g um 75 % geringer als fur Jet A-1 A und um 84 %
geringer als fur die 50 %(Vol.) Destillatfraktion von Jet A-1 A. Auch fir eine 30 %(Vol.) Destil-
latfraktion von Heizdl EL, Standard ergab sich mit 0,09 mg/g eine noch geringere Adsorpti-
onskapazitat als fir schwefelarmes Heizol EL.

Bereits die Adsorptionsversuche mit unterschiedlichen Destillatanteilen des Kraftstoffs
Jet A-1 A haben gezeigt, dass das Adsorbens A-5 eine héhere Adsorptionskapazitat fur
leichtsiedende Thiophene als fir Benzothiophene hat. Im Heizél EL Uberwiegen jedoch
hochsiedende, wenig reaktive Dibenzothiophene. Der groRe Unterschied der Adsorptionska-
pazitat zwischen Heizél EL und Jet A-1 ist daher auf die enthaltenen Schwefelverbindungen
zuritickzufthren.
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4.6.11 Experimentelle Untersuchung weiterer Auslegungsparameter

Weitere GréRen, die fir die Auslegung und Bewertung des Adsorptionsprozesses experi-
mentell ermittelt werden mussten, sind

o der Druckverlust in der Adsorbensschittung,

o die nach der Adsorption in den Poren des Adsorbens verbleibende Kraftstoffmenge und

o die Lebensdauer einer Adsorbensschittung.
Der Druckverlust in der Adsorbensschittung ist abh&ngig von den folgenden GréR3en:

e Der PartikelgroRe,
e der Schiitthéhe,
o der Strdmungsgeschwindigkeit und

o der temperaturabhéngigen Viskositat.

Der Druckverlust lag fur den Standard-Festbettadsorber mit einer PartikelgréRe von 75 —
250 pm, der fiir die Screening Versuche eingesetzt wurde, bei einer LHSV von 655 h™'in Ab-
héngigkeit von der Temperatur zwischen 18 mbar und 291 mbar. Da mit Partikelgréf3en von
bis zu 1 mm keine Reduzierung der Adsorptionskapazitat festgestellt wurde, kann fiir techni-
sche Anwendungen eine Partikelgréfle von 250 — 1000 pum eingesetzt werden. Fir diese
PartikelgroRe ergaben sich die in Tab. 4-15 dargestellten Druckverluste.

95% Konfidenz-

T Ap intervall
°C mbar mbar
20 12,0 +0,9

500 47,7 +6,2

Tab. 4-15: Druckverluste in der Adsorbensschittung in Abhangigkeit von der Temperatur fur
dp=250 — 1000 um, lz= 200 mm, GHSV =655 h™",

Die angegebenen Druckverluste beziehen sich auf den Aufheizvorgang wahrend der Rege-
neration. Wahrend der Haltezeit der Regenerationstemperatur fiel der Druckverlust um bis zu
14 % auf 41 mbar, was auf das Verdampfen des restlichen Kraftstoffs in der Schittung zu-
rickgefuhrt werden kann. Fir Reaktoren mit gréRerer Schiitthbhe geht diese linear in den
Druckverlust ein. Der Durchmesser der Schuittung ist fir den Druckverlust unbedeutend
[142].

Die Kraftstoffmenge, die nach der Adsorption im Reaktor verblieb, wurde durch Wiegen des
Reaktors gemessen. Wird die Kraftstoffmasse auf das Adsorbensgewicht bezogen, ergibt
sich die Kraftstoffbeladung nach der Adsorption xags (siehe Tab. 4-16).
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95 % Konfidenzin-

Einheit Wert tervall
Xads 961/ Gads 0,73 0,02
Xausgeblasen 901/ Jads 0,35 0,03
Xverlust gor/ 9ads 0,20 0,04

Tab. 4-16: Beladung des Adsorbens mit Kraftstoff nach der Adsorption, nach Ausblasen des
Kraftstoffs mit einem Inertgas sowie der Kraftstoffverlust

Nach der Adsorption verblieben 0,73 g Kraftstoff pro g Adsorbens in den Adsorbensporen.
Bevor der Reaktor erhitzt wurde, wurde daher ein Gasstrom durch den Reaktor geleitet, um
das Kerosin aus dem Reaktor zu entfernen. Danach verblieb noch eine Restbeladung
Xausgeblasen VON 0,35 ge/gags im Reaktor. Wahrend dem Aufheizen verdampfte der verbliebene
Kraftstoff zunachst und konnte am Austritt des Reaktors aus dem Gasstrom auskondensiert
werden. Wird die Selbstentziindungstemperatur des Kraftstoffs erreicht, verbrennt der Gbrige
Kraftstoff und geht damit verloren. Der auf die Adsorbensmasse bezogene Kraftstoffverlust
betrug 0,2 gei/gads-

Die Lebensdauer des Adsorbers ist durch Sintereffekte und Ablagerungen im Adsorbens
begrenzt und kann durch die Anzahl der Regenerationszyklen quantifiziert werden. Wahrend
der Laborversuche wurde ein Reaktor iber 16 Zyklen bei konstanten Betriebsbedingungen
mit einer Regenerationstemperatur von 500°C betrieben. Wahrend dieser Versuche wurden
keine Degradationseffekte festgestellt. Ein weiterer Reaktor wurde zunachst 18 Zyklen mit
einer Regenerationstemperatur von 400°C und anschlieRend 13 Zyklen mit einer
Regenerationstemperatur von 450 — 500°C betrieben, ohne dass eine negative Veranderung
der Durchbruchskurve auftrat. Die daraus resultierende Lebensdauer ergibt sich im Rahmen
der Prozesslauslegung in Abhé&ngigkeit von der ReaktorgréRe und der Anzahl der
Adsorbensschiittungen.

4.7 Hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger

Die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger wurde fur Dieselkraftstoffe bereits am Lehr-
stuhl fir chemische Verfahrenstechnik der Universitdt Bayreuth im Rahmen einer Doktorar-
beit untersucht. Bei dieser Arbeit wurde zur Hydrierung ausschlieRlich reiner Wasserstoff
zugegeben. Da fur die Anwendung in Brennstoffzellen APU-Systemen nur Reformatgas ver-
fugbar ist und in dieser Arbeit vorrangig mit Kerosin betriebene Luftfahrtanwendungen be-
trachtet werden, waren zusatzliche Versuche erforderlich. Fur die Versuche wird ein von Air
Liquide hergestelltes Kalibriergas eingesetzt, dessen Zusammensetzung der des Reformat-
gases am Austritt aus dem Shiftreaktor WGS-3 des IEF-3 im getrockneten Zustand ent-
spricht (vgl. Tab. 4-17).
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Gas Konzentration /
% (Vol.)
Wasserstoff 41,0
Stickstoff 38,0
Kohlendioxid 20,0
Kohlenmonoxid 1,0

Tab. 4-17: Zusammensetzung des flr die Versuche zur hydrierenden Entschwefelung ein-
gesetzten Reformatgases

Ziel der Versuche war es nachzuweisen, dass der Prozess fiir die Entschwefelung von Kero-
sin mit Reformatgas geeignet ist. AnschlieRend wurden die Parameter fur die Auslegung
einer Pilotanlage ermittelt.

4.71 Versuchsaufbau

Die Versuche zur hydrierenden Entschwefelung wurden im Auftrag des IEF-3 am Lehrstuhl
fur chemische Verfahrenstechnik der Universitat Bayreuth durchgefiihrt. Die Versuche wur-
den mit einem bereits bestehenden Teststand durchgefiihrt (siehe Abb. 4-28).

Abgas

Produkt

Abb. 4-28: FlieRbild der Teststandes zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorsattiger

Zunachst wurde der Kraftstoff mit dem wasserstoffhaltigen Gasstrom durchmischt und in den
Vorsattiger geférdert. Wahrend der Flllstand des Kraftstoffs im Vorsattiger durch die gere-
gelte Zufuhr des Kraftstoffs konstant gehalten wurde, erfolgte die Regelung des Betriebs-
drucks ps durch die Gaszufuhr. Wahrend der Verweilzeit im Vorsattiger wurde das wasser-
stoffhaltige Gas im flissigen Kraftstoff geldst. Die geloste Gasmenge lag stets unterhalb der
Sattigung. In der Laboranlage wird der Vorsattiger nicht beheizt. Anschliellend wurde der mit
wasserstoffreichem Gas angereicherte Kraftstoffstrom auf die Reaktortemperatur Tg erhitzt
und dem Reaktor zugefiihrt. Der Festbettreaktor hatte eine aktive Lédnge von 500 mm und
enthielt bei einem Innendurchmesser von 4 mm ein Katalysatorvolumen von 12,56 ml. Um
eine konstante Reaktionstemperatur zu gewahrleisten, wurde der Reaktor mit drei Thermo-
elementen und einer geregelten elektrischen Beheizung versehen. Der austretende Produkt-
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strom wurde vor dem Auffangbehélter gekuhlt und entspannt, so dass der Uberschissige
Gasstrom ausgaste.

Der eingesetzte CoMo-Katalysator wird von Stidchemie kommerziell vertrieben. Der Kataly-
sator mit der Typbezeichnung C20-06-05 wird industriell fiir die konventionelle hydrierende
Entschwefelung von Mitteldestillaten eingesetzt. Die Stoffdaten des Katalysatormaterials sind
in Tab. 4-18 aufgefihrt.

Stoffdaten Einheit Wert
Zusammensetzung
CoO % (Masse) 3,0-5,0
MoO; % (Masse) 13,0-21,0
Al,O3 / SiO, %(Masse) 74,0 -94,0
PartikelgroRe mm 1,3x5
Schiittdichte kg/m® 838-871

Tab. 4-18: Charakteristische Stoffdaten des CoMo-Katalysators C20-06-05 [37, S. 47]

Der aktivierte Katalysator besteht aus den Metallen Cobalt und Molybdén, die auf Alumini-
umoxid/Siliziumoxid als Trager aufgebracht sind. Mit der Schiittdichte von 838 - 871 kg/m®
ergab sich eine Katalysatormasse im Reaktor zwischen 5,26 und 5,47 g.

4.7.2 Versuchsdurchfiihrung

Da der Katalysator in oxidierter Form ausgeliefert wird, musste er zun&chst durch einen Akti-
vierungsschritt in die sulfidische Form gebracht werden. Dazu wurde ein mit Dimethylsulfid
angereicherter Feedstrom durch die Katalysatorschittung geleitet. Die Aktivierungsschritte
sind in Tab. 4-19 dargestellt.

Schritt  S-Konzentration/ Dauer/

mol/l h
1 0,4 9
2 1,9 2
0,0 10

Tab. 4-19: Schritte zur Aktivierung des Katalysators C20-6-05 [37, S. 48]

Die Aktivierung erfolgte bei 340°C und einem Druck von 40 bar. Der Volumenstrom betrug
100 mi/h. Wahrend die ersten beiden Schritte der Aktivierung des Katalysators dienen, wur-
de im dritten Schritt das Dimethylsulfid aus der Katalysatorschuttung herausgespiilt.

Nach der Aktivierung des Katalysators wurde zunachst die Ldslichkeit von Reformat im Ke-
rosin in Abh&ngigkeit von der Temperatur bestimmt. AnschlieBend wurden die folgenden
charakteristischen Parameter der hydrierenden Entschwefelung variiert, um deren Einfluss
auf die Entschwefelungsleistung zu bestimmen:
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e Die Zusammensetzung des zugefiihrten Gasstroms
o Der Schwefelgehalt des zugefiihrten Kraftstoffs
o Die Temperatur und der Druck im Vorséattiger und im Reaktor

e Die Verweilzeit des Kraftstoffs im Reaktor

Zur Durchfihrung der Versuche wurde der Reaktor bei einer vorgegebenen Parameterein-
stellung mit dem Versuchskraftstoff durchstromt. In regelmaRigen Abstédnden wurden Proben
zur Analyse der Produktqualitdt entnommen. Vor Bestimmung des Schwefelgehaltes in einer
Probe wurde diese 12 h mit Umgebungsluft in Kontakt gebracht, damit der im Kraftstoff ge-
I6ste Schwefelwasserstoff entweichen konnte. Um dies zu Uberprifen, wurden Stichproben
gaschromatographisch untersucht, um sicherzustellen, dass der gesamte Schwefelwasser-
stoff ausgegast ist. Die einzelnen Versuche wurden durchgefihrt, bis sich ein stationdrer
Betriebszustand einstellte. Die kirzeste Versuchszeit betrug 99,5 h.

4.7.3 Gasloslichkeit von Reformatgas in Kerosin

Fur die Festlegung des Betriebsdrucks sowie der Vorsattigertemperatur muss die Léslichkeit
des eingesetzten Gasgemischs im flissigen Kraftstoff bekannt sein. Wahrend die L&slichkeit
von Wasserstoff in Gasél und einzelnen Kohlenwasserstoffverbindungen bereits experimen-
tell untersucht wurde [55], musste die in Kap. 3.1.1 berechnete Ldslichkeit von Reformatgas
in Kerosin experimentell Uberprift werden. Die Zusammensetzung des eingesetzten synthe-
tischen Reformatgases ist in Tab. 4-17 dargestellt.

Zur Bestimmung der L&slichkeit kann aus dem Vorsattigerbehélter wahrend des Betriebs mit
einer Spritze eine Probe entnommen werden. Nach dem Abkulhlen des Kraftstoffs entsteht
bei Umgebungsdruck eine Gasphase, aus deren Volumen die Ldslichkeit bei den Betriebs-
bedingungen im Vorsattiger berechnet wird. Die so bestimmte Loslichkeit des Reformatga-
ses in Kerosin ist in Abb. 4-29 dargestellt.
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Abb. 4-29: Lé&slichkeit von Reformatgas in Kerosin im Séttigungszustand in Abhé&ngigkeit
von der Temperatur (gemessene Werte nach [143], MPCP GmbH)
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Die Léslichkeit von Reformatgas in Kerosin und Heizdl EL kann mit der in Kap. 6 beschrie-
benen Pilotanlage wéhrend des Betriebs bei den jeweiligen Betriebsbedingungen gemessen
werden. Um jedoch schon fur die Laborversuche abzuschétzen, ob die Berechnungen zur
Reformatléslichkeit plausibel sind, konnte auf Messungen der MPCP GmbH zurlickgegriffen
werden [143]. Die Versuche wurden in einem geschlossenen Behélter durchgefihrt. Der
Druck betrug etwa 25 bar bei 21°C und stieg wahrend des Erhitzens auf bis zu 300°C auf
etwa 49 bar an. Der Verlauf der Reformatldslichkeit stieg mit der Temperatur deutlich gerin-
ger an als die berechneten Werte, fir dieselben Zustandswerte. Wahrend die berechneten
Werte im Temperaturbereich zwischen 100°C und 200°C im Konfidenzintervall der experi-
mentellen Ergebnisse lagen, zeigten die Versuchswerte einen geringeren Anstieg mit der
Temperatur und eine héhere Léslichkeit bei Temperaturen unter 100°C. Um zu entscheiden,
ob die Beheizung des Vorsattigers fur eine technische Anwendung sinnvoll ist, missen da-
her weitere Versuche zur genauen Bestimmung der Reformatldslichkeit mit der Pilotanlage
durchgefiihrt werden.

4.7.4 Entschwefelung mit Wasserstoff und Reformatgas

Da in dem APU-System kein reiner Wasserstoff zur Verfiigung steht, muss Reformatgas zur
Hydrierung eingesetzt werden. Daraus resultiert ein deutlich héherer Gesamtbetriebsdruck
im Reformatbetrieb, um einen unveradnderten Wasserstoffpartialdruck zu gewahrleisten. Ex-
perimentell war zu untersuchen, ob bei gleichem Wasserstoffpartialdruck ein Einfluss der
Ubrigen Reformatgaskomponenten N,, CO, und CO auf den Schwefelgehalt im Produkt fest-
zustellen ist. In Abb. 4-30 ist das Ergebnis eines Vergleichsversuchs mit reinem Wasserstoff
und mit Reformat dargestellt. Die Versuche wurden mit dem Versuchskraftstoff Kerosin B-
2000 durchgefihrt.
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Abb. 4-30: Entschwefelung des Kraftstoffs Kerosin B-2000 mit Wasserstoff und Reformatgas
bei T = 390°C, pyz = 30 bar; pres = 70 bar, LHSV = 0,7 h”'

Die Betriebsdriicke wurden mit 30 bar im Wasserstoffbetrieb und 70 bar im Reformatbetrieb
so gewahlt, dass in beiden in Fallen geniigend Wasserstoff zur vollstdndigen Umsetzung der
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Schwefelverbindungen im Kraftstoff geldst war. Nach einer Versuchsdauer von jeweils etwa
40 Betriebsstunden stellte sich, abgesehen von einem Ausfall der Versuchsanlage nach 54 h
im Reformatbetrieb, ein stabiler Betriebszustand ein. Wahrend der Schwefelgehalt im Kraft-
stoff Kerosin B-2000 im Wasserstoffbetrieb von 2025 ppm im Mittel auf 14,5 ppm reduziert
werden konnte, lag der mittlere Schwefelgehalt im Reformatbetrieb bei 16,8 ppm. Die Breiten
der 95 % - Konfidenzintervalle betrugen * 4,4 ppm, bzw. + 2,0 ppm. Somit lag die Differenz
von 2,3 ppm im Rahmen der Wiederholprazision der Versuche. Folglich zeigen die Ergebnis-
se, dass bei entsprechend héherem Gesamtdruck im System die Verwendung von Refor-
matgas keinen signifikanten Einfluss auf die Schwefelkonzentration im Produkt hat. Die im
Folgenden beschriebenen Versuche wurden daher ausschlieflich mit Reformatgas durchge-
fuhrt.

4.7.5 Entschwefelung von unterschiedlichen Kerosinqualitdten

Der typische Schwefelgehalt von Jet A-1 liegt in Europa deutlich unter 1000 ppm. Dennoch
muss der Entschwefelungsprozess in der Lage sein einen Kraftstoff mit 3000 ppm Schwefel
auf maximal 10 ppm zu entschwefeln. Daher wurde in der folgenden Versuchsreihe der Ein-
fluss des Gesamtschwefelgehaltes im zugefihrten Kraftstoff auf den Schwefelgehalt im Pro-
dukt untersucht. Dazu wurden vier Kerosinqualitdten mit Schwefelgehalten zwischen 712
ppm und 3031 ppm eingesetzt. Die Versuche wurden bei identischen Versuchsbedingungen
mit einem Reformatdruck von 70 bar durchgefihrt, so dass fir alle Kerosinqualitaten ausrei-
chend Wasserstoff zum Umsatz der Schwefelverbindungen vorhanden ist. In Abb. 4-31 ist
der Schwefelgehalt im Produkt in Abh&ngigkeit vom Schwefelgehalt im eingesetzten Kerosin
dargestellt.
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Abb. 4-31: Abhangigkeit des Schwefelgehaltes im Produkt als Funktion des Schwefelgehal-
tes im Kerosin bei T = 390°C; pgres = 70 bar, LHSV = 0,7 h'

Bei Betrachtung der 95%-Konfidenzintervalle lag der Schwefelgehalt bei den gegebenen
Versuchsbedingungen fiir alle Kerosinqualitdten unter 25 ppm und tber 9,7 ppm. Entgegen
der Ertwartung war der Schwefelgehalt im Produkt fir Jet A-1 B am hdchsten, obwohl der
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Schwefelgehalt im Feedkraftstoff am geringsten war. Dies kann nur damit begriindet werden,
dass dieser Versuch mit Jet A-1 B nach dem Abschluss der Ubrigen Versuche mit einer neu-
en Katalysatorschittung durchgefiihrt wurde. Fir die Gbrigen Kraftstoffe war die Abweichung
des Produktschwefelgehalts zwischen den Versuchen geringer als die Bandbreite der Konfi-
denzintervalle, so dass keine signifikante Abhangigkeit zwischen dem Schwefelgehalt im
Feedkraftstoff und dem Schwefelgehalt im Produkt erkennbar ist. Dies kann jedoch nicht fir
geringere Dricke verallgemeinert werden, da die geléste Wasserstoffmenge mit dem Durck
abnimmt. Reicht der geléste Wasserstoff bei einem geringeren Druck fiir die Umsetzung ho-
her Schwefelgehalte nicht mehr aus, ist eine Abh&ngigkeit des Schwefelgehaltes im Produkt
vom Schwefelgehalt im zugefiihrten Kraftstoff zu erwarten.

4.7.6 Einfluss von Temperatur und Druck auf die Entschwefelung

Zur Optimierung des Betriebsbereichs wurde ein zweistufiger faktorieller Versuchsplan fiir
die Temperatur Tr und Druck pg im Reaktor durchgefiihrt. Zur Uberpriifung der Stabilitat des
Katalysators Uber der Laufzeit der Versuche, wurde der erste Betriebspunkt nach dem Ab-
schluss der Versuchsreihe noch einmal vermessen. Das Ergebnis der Wiederholung ist,
dass sich der Schwefelgehalt im Produkt nach einer Betriebszeit von mehr als 1500 h nicht
signifikant veréndert hat. In Abb. 4-32 a) ist der faktorielle Versuchsplan mit Betriebspunkten
dargestellt. Die Temperatur- und Druckgrenzen wurden aufgrund von Erfahrungswerten aus
Literaturdaten ermittelt [37, S. 54ff; 61, S. 1483ff.]. Die Versuche wurden mit dem Kraftstoff
Kerosin C mit 1675 ppm Schwefel durchgefiihrt, da kein Kerosin mit hdherem Schwefelge-
halt verfiigbar war. Alle Versuche dieser MeRreihe wurden mit einer LHSV von 0,7h™ durch-
gefihrt.
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Abb. 4-32: a) Versuchsplan zu Bestimmung des Temperatur- und Druckeinflusses im Reak-
tor auf den Schwefelgehalt im Produkt; b) Schwefelgehalt im Produkt in Abhan-
gigkeit von der Temperatur und dem Druck im Reaktor bei LHSV = 0,7 h”'

Aus den in Abb. 4-32 b) dargestellien Ergebnissen der Parametervariation konnten die
Haupteffekte und die Wechselwirkung der Temperatur und des Druckes im Reaktor bestimmt
werden. Vom Basiszustand aus, der bei einer Temperatur von 330°C und einem Druck von
31 bar festgelegt wurde, ergaben sich die Haupteffekte und die Wechselwirkungen geman
Tab. 4-20. Die Versuchsergebnisse; die Berechnung der Haupteffekte, der Wechselwirkun-
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gen und der Regressionspolynome sowie die Konfidenzintervalle sind im Anhang (Kap.
9.4.1) erlautert.

Effekt S-Gehalt / ppm
Haupteffekt T -152
Haupteffekt p 22
Wechselwirkung -14

Tab. 4-20: Haupteffekte und Wechselwirkungen der Temperatur und des Druckes im Reak-
tor auf den Schwefelgehalt im Produkt bei LHSV =0,7 h™'

Der Haupteffekt der Temperatur war der dominante Effekt. Wird die Temperatur von 330°C
auf 390°C angehoben, folgte daraus eine Verringerung des Schwefelgehaltes im Produkt um
304 ppm. Damit war der Einfluss der Temperatur 6,9-mal gréRer als der Haupteffekt des
Druckes und 10,9-mal gréRer als die Wechselwirkung beider Parameter. Da die Betrachtung
der 95 %-Konfidenzintervalle ergab, dass samtliche Effekte signifikant sind, muss die Wech-
selwirkung fur die Bildung des Regressionspolynoms beriicksichtigt werden. Fir die Ausle-
gung des Entschwefelungsmoduls sollten daher der Temperatur- und der Druckeinfluss nicht
unabhangig voneinander betrachtet werden.

Zur Beriicksichtigung der Wechselwirkung ergibt sich fur den untersuchten Parameterbereich
das folgende Regressionspolynom fiir den Schwefelgehalt im Produkt Cs progukt:

Csprogut = 90— 2,533 (T, =361)+0,55 (p, —51)-0,0117 (T, —361) (p ,—51) (4-11)

Fur den optimalen Auslegungspunkt folgt daraus, dass die Temperatur maximiert und der
Druck minimiert werden sollte. Die maximale Temperatur ist jedoch begrenzt, da das Risiko
der Verkokung des Katalysators mit steigender Temperatur zunimmt und ein Uberschreiten
der kritischen Temperatur, die bei etwa 411°C liegt [14, S. 24], unbedingt zu vermeiden ist.
Fur Betriebstemperaturen von mehr als 390°C ist daher ein Dauerversuch erforderlich, um
zu Uberpriifen, ob die Lebensdauer fir den jeweiligen Anwendungsfall ausreicht. Zur Opti-
mierung des Reaktordruckes wurde ein zusétzlicher Versuch bei pg= 20 bar mit einer Tem-
peratur von 390°C und einer LHSV von 0,7 h™ durchgefiihrt. Dabei wurde der Katalysator
jedoch zerstort. Eine mégliche Ursache ist, dass es aufgrund eines zu geringen Wasserstoff-
partialdrucks zur Verkokung des Katalysators gekommen ist.

Fir die Auslegung der Pilotanlage wird zunachst eine Reaktortemperatur von 390°C gewahilt.
Die Wahl des Betriebsdruckes erfolgt in Abhangigkeit vom Schwefelgehalt im Kraftstoff. Wie
die Versuche gezeigt haben, reicht ein Druck von 30 bar fiir Schwefelgehalte bis 1675 ppm
aus. Um zu verhindern, dass der Katalysator Schaden nimmt, wird der Druck fir geringere
Schwefelgehalte nicht unter 30 bar abgesenkt. Fiir einen Schwefelgehalt von 3000 ppm ha-
ben die Versuche gezeigt, dass ein Druck von 70 bar ausreichend ist.
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4.7.7 Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf die Entschwefelung

Die Verweilzeit des Kraftstoffs im Reaktor beeinflusst den Schwefelgehalt im Produkt und die
BaugrofRe des Reaktors. Daher wurden anschlieRend Versuche zur Optimierung der LHSV
durchgefihrt (siehe Abb. 4-33).
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Abb. 4-33: Abhangigkeit der Entschwefelung von der Raumgeschwindigkeit bei T = 390°C,
p = 30 bar mit Kerosin C;

Bei der kleinsten mit der Versuchanlage erreichbaren LHSV von 0,5 h™ lag der Schwefelge-
halt im Produkt bei 18 + 4 ppm. Entgegen der Erwartung ergab sich fir eine LHSV von
0,7 h™" eingeringerer Schwefelgehalt von nur 10 + 1,5 ppm. Dies kann jedoch damit begriin-
det werden, dass die Versuche bei einer LHSV von 0,5 h™ und 1,2 h™ mit einer neuen Kata-
lysatorschiittung durchgefiihrt wurden. Fir eine LHSV von 1,2 h™ betrug der Schwefelgehalt
43 + 2 ppm.

Folglich besteht mit dem untersuchten Katalysator kein Potential, die LHSV zu erhéhen und
damit die BaugréRRe zu verringern, wenn ein Schwefelgehalt von 10 ppm im Produkt erreicht
werden soll.

4.7.8 Entschwefelung von Heizél EL

Nach dem Abschluss der Versuche mit Kerosin wurde ein weiterer Versuch zur Entschwefe-
lung von Heizdl EL durchgefihrt. Als Versuchskraftstoff wurden die Kraftstoffe Heiz6l EL-
Standard und Heizdl EL- Schwefelarm so gemischt, dass der Versuchskraftstoff 1000 ppm
Schwefel enthielt. Von diesem Kraftstoff wurde fiir die Versuche zur hydrierenden Entschwe-
felung destillativ eine leichtsiedende 60 % Teilfraktion mit 500 ppm Schwefel abgetrennt. Der
Rotfarbstoff verblieb dabei in der Rickstandsfraktion. Mit diesem Kraftstoff zeigte sich eine
stetige Degradation der Produktqualitat (siehe Abb. 4-34).
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Abb. 4-34: Schwefelgehalt im Produkt als Funktion der Laufzeit mit Heizdl EL als Kraftstoff

Nachdem die Kraftstoffzufuhr von Kerosin auf die Heizélfraktion umgestellt wurde, stellte sich
nach 22 h ein Schwefelgehalt von 60 ppm im Produkt ein. Nach 100 h betrug der Schwefel-
gehalt im Produkt bereits 371 ppm. Zusatzlich zeigte sich eine Schwarzfarbung des Pro-
dukts. Um zu untersuchen, ob die Schadigung des Katalysators reversibel ist, wurde der
Teststand nach dem Ende des Versuchs 24 weitere Stunden mit Kerosin A betrieben. Dabei
stieg der Schwefelgehalt im Produkt auf 676 ppm an.

Daraus folgt, dass durch den Betrieb mit der Heizélfraktion eine irreversible Deaktivierung
des Katalysators erfolgte. Somit ist der Prozess bei den gegebenen Bedingungen fiir Heizdl
EL nicht geeignet. In friheren Versuchen wurde am Lehrstuhl fiir chemische Verfahrens-
technik dagegen die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger mit Gasél tber eine Dauer
von 2000 h mit stabiler Entschwefelungsleistung durchgefthrt [61, S. 1483ff.]. Mogliche Ur-
sachen fir die Degradation des Katalysators mit Heizdl EL, das sich nur durch den Zusatz
von Additiven und Markierstoffen von Gasdl unterscheidet, sind:

e nicht bekannte Additive im Kraftstoff,

o das zugesetzte Additiv zur Lagerstabilitét,

e Rickstande der Markier- und Rotfarbstoffe.

Zur Ermittlung der genauen Degradationsursache sind weitere umfassende Versuche zum
Einfluss verschiedener Additive und Markierstoffe im Heiz6l erforderlich. Auch Versuche mit

unterschiedlichen Katalysatoren kdnnen zum stabilen Betrieb der hydrierenden Entschwefe-
lung mit Vorsattiger mit Heizdl EL beitragen.
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4.8 Zusammenfassung

Um nachzuweisen, ob Kerosin und Heizdl mit den in Kapitel 3 ausgewahlten Verfahren auf
den Zielwert von 10 ppm entschwefelt werden kénnen, und um Daten zur Auslegung von
Pilotanlagen zu erhalten, wurden die Verfahren experimentell im Labormafstab untersucht.

Zur Bestimmung der Entschwefelungsleistung der destillativen Abtrennung wurden funf Ke-
rosine und 2 Heizble destillativ fraktioniert. AnschlieRend wurden in jeder Fraktion die
Schwefelverbindungen identifiziert und ihre Konzentration bestimmt, so dass damit der Ge-
halt der relevanten Schwefelverbindungen in Abhangigkeit vom Destillatanteil und von der
Kraftstoffqualitdt angegeben werden kann. Die Versuche ergaben fir einen Destillatanteil
von 0,3 in Abhangigkeit vom Schwefelgehalt im Kerosin eine Verringerung des Schwefelge-
haltes um 33 — 66 %. Fir das untersuchte Heizdl EL ergab sich eine Verringerung des
Schwefelgehaltes um 88 %. Da insbesondere hochsiedende Schwefelverbindungen im
Rickstand verbleiben, ergibt sich fiir Kraftstoffe mit einem hohen Anteil leichtsiedender
Schwefelkomponenten eine geringere Abreicherung des Schwefelgehaltes im Destillat.

Bei der Untersuchung verschiedener Pervaporationsmembranen wurden zunéchst Versuche
mit Jet A-1 durchgefuhrt. Versuche zum Einsatz von aromatenselektiven Membranen mit
dem Ziel den Schwefelgehalt im Permeat anzureichern, fihrten nicht zum Erfolg. Alle unter-
suchten Membranen fuhrten zu einem schwefelreduzierten Permeat. Mit einer Polyurethan
Membran konnte der Schwefelgehalt im Permeat jedoch je nach eingesetzter Kerosinqualit&t
um 40 % — 64 % abgesenkt werden, so dass der Prozess als Alternative zur destillativen
Abtrennung genutzt werden konnte. Fir Heizdl EL konnte der Schwefelgehalt im Permeat
nur um 19 % reduziert werden. Da die Lebensdauer des Membranmaterials bei Betriebstem-
peratur zwischen 60°C und 85°C weniger als 150 h betrug, ist weitere Forschungsarbeit er-
forderlich, um die Dauerhaltbarkeit des Membranmaterials auf die geforderte Betriebszeit zu
steigern.

Pervaporationsversuche mit einer durch destillative Abtrennung hergestellten leichten Kero-
sinfraktion erfillten dagegen die Erwartung, ein hochschwefelhaltiges Permeat zu erzielen.
Mit einer vernetzten Polyimidmembran konnte ein mit Schwefelverbindungen angereicherter
Permeatstrom abgetrennt werden, dessen Schwefelgehalt dreimal héher lag, als der der
zugefihrten Kraftstofffraktion. Dies kann damit begriindet werden, dass die leichte Destillat-
fraktion einen héheren Anteil an alkylierten Thiophenen enthélt als der Ausgangskraftstoff Jet
A-1, die aufgrund des groReren Dampfdrucks bevorzugt durch die Membran permeieren. Mit
Heizol EL wurden keine Versuche mit dieser Membran durchgefiihrt, da der Dampfdruck der
enthaltenen Dibenzothiophene noch geringer ist als der der im Jet A-1 vorkommenden Ben-
zothiophene.

Zur Analyse der adsorptiven Entschwefelung wurden zehn unterschiedliche Adsorbentien
experimentell auf lhre Kapazitdt zur Entschwefelung von Jet A-1 untersucht. Mit sieben da-
von wurde keine nennenswerte Kapazitat erreicht. Zwei der Ubrigen Adsorbentien waren
nicht bzw. nur mit reinem Wasserstoff regenerierbar, so dass sie nicht zum Einsatz in Brenn-
stoffzellen-APUs geeignet sind. Ein weiteres Adsorbens, das mit einem heilen Luftstrom
regeneriert werden kann, zeigte eine Kapazitdt, die zu gering fir technische Anwendungen
ist. Eine ausreichende Kapazitat konnte mit diesem Adsorbens jedoch zur Entschwefelung
von einer durch destillative Abtrennung erzeugten Kerosinfraktion nachgewiesen werden.
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Versuche mit einer Destillatfraktion aus Heizdl EL haben jedoch ergeben, dass die Kapazitét
des Adsorbens zur Entschwefelung von Heizdl EL zu gering ist.

Fur die hydrierende Entschwefelung mit Vorséttiger konnte nachgewiesen werden, dass die
Entschwefelungsleistung durch den Betrieb mit Reformatgas mit einem Wasserstoffgehalt
von 41 % gegenlber der Zugabe von reinem Wasserstoff nicht signifikant verringert wird.
Kerosin mit 3031 ppm Schwefel konnte bei einem Druck von 70 bar und einer Temperatur
von 390°C auf weniger als 20 ppm entschwefelt werden. Betragt der Schwefelgehalt im Ke-
rosin 1675 ppm kann der Druck ohne signifikante Auswirkungen auf 30 bar reduziert werden.
Der Zielwert von 10 ppm Schwefel im Produkt konnte jedoch nicht sicher erreicht werden.
Bei Versuchen mit Heiz6él EL wurde der Katalysator innerhalb von 100 h nahezu vollstédndig
deaktiviert.
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Die Laborversuche haben gezeigt, dass Kerosin mit den im LabormaRstab untersuchten Ver-
fahren auf den Zielwert von 10 ppm entschwefelt werden kann, wobei zum Teil die Kombina-
tion von zwei Verfahren erforderlich ist. Es ergeben sich drei mégliche Prozesse:

o Destillative Abtrennung und Adsorption
e Pervaporation und Adsorption

o Hydrierende Entschwefelung mit Vorséttiger

Im Gegensatz zur destillativen Abtrennung und der Pervaporation ist die Adsorption prinzi-
piell geeignet, Kraftstoffe auf den Zielwert von 10 ppm zu entschwefeln. Da die Adsorptions-
kapazitat der verfigbaren Adsorbentien zur Entschwefelung von Jet A-1 jedoch zu gering fir
die technische Anwendung ist, muss der Adsorption ein Grobentschwefelungsverfahren vor-
geschaltet werden. Die Laborversuche haben gezeigt, dass sich bei der Kopplung der Ad-
sorption mit der destillativen Abtrennung oder der Pervaporation viel versprechende Ent-
schwefelungsprozesse ergeben.

Mit dem dritten mdglichen Verfahren, der hydrierenden Entschwefelung mit Vorsattiger, kann
der Schwefelgehalt von Jet A-1 mit bis zu 3000 ppm in einem Schritt auf weniger als 20 ppm
im Produkt reduziert werden. Die Kombination mit einem zusétzlichen Grobentschwefe-
lungsverfahren ist nicht erforderlich. Es missen jedoch Méglichkeiten zur Optimierung auf-
gezeigt werden, den Schwefelgehalt im Produkt zuverlédssig auf den Zielwert von 10 ppm zu
reduzieren.

Die technische Anwendbarkeit der Verfahren ist damit jedoch nicht abschlielend geklart.
Dazu sind die Zielgrofien

e Energieaufwand,

e BaugroRe,

e zugefihrter Kraftstoffstrom und

o Dauerhaltbarkeit

zu bewerten. Im Folgenden wird daher die Auslegung eines APU-Systems mit einer Leistung
von 5 kWq fUr die drei potentiell geeigneten Prozesse beschrieben und im Hinblick auf die
genannten Kriterien untersucht. Wie bei den Laborversuchen wird dies zunachst mit Kerosin

durchgefihrt und dann geprift, ob die Ergebnisse auf die Entschwefelung von Heizdl EL
Ubertragbar sind.

Zur Auslegung wurden die folgenden Annahmen getroffen:

¢ Die erforderlichen Systemkomponenten wie Pumpen, Verdichter, usw. stehen in der be-
nétigten Leistungsklasse zur Verfligung und werden mit der elekirischen Energie der
Brennstoffzelle betrieben.
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

o Die Wirkungsgrade der Systemkomponenten werden wie folgt abgeschétzt: Fir eine
Mirkrozahnringpumpe der Firma HNP Mikrosysteme GmbH mit einer Férderleistung von
1,35 kg/h Kerosin ergibt sich ein elektrischer Wirkungsgrad von etwa npumpe= 15 % [144].
Der Wirkungsgrad eines Seitenkanalverdichters zur Férderung von bis zu 10 m%h Luft
wird mit Neebisse= 20 % angenommen. Auflerdem wird ein Kleinstverdichter zur Kompres-
sion des Reformatgases fiir den Hydrofiner mit Vorsattiger benétigt, der 7 — 20 I/h Refor-
matgas auf einen Druck von bis zu 70 bar komprimiert. Aufgrund der sehr geringen Grofie
des Verdichters wird der isentrope Wirkungsgrad mit 0,5 abgeschéatzt. Mit den Verlusten
des Elektromotors resultiert daraus ein Wirkungsgrad von etwa nverdichter= 0,45 % [145].

e Die bei mehr als 150°C aufzubringenden Wéarmemengen werden aus der elektrischen
Energie der Brennstoffzelle erzeugt.

o Als Warmetauscher werden Gegenstromwarmetauscher vorgesehen. Die Energieverluste
in den Warmetauschern werden unter der Annahme erfasst, dass die Temperatur des
warmeaufnehmenden Mediums am Austritt um AT=50K unter der Eintrittstemperatur des
warmeabgebenden Mediums liegt.

o Der Betrieb des Systems erfolgt bei Umgebungsdruck und einer Temperatur von 20°C.

5.1 Prozess 1: Destillative Abtrennung und Adsorption

In Kap. 4.6 wurde experimentell nachgewiesen, dass eine leichtsiedende Jet A-1 Fraktion,
die mit dem Verfahren der destillativen Abtrennung hergestellt wird, mit dem Adsorbens A-5
auf 10 ppm entschwefelt werden kann. Das Adsorbens kann bei einer hohen Temperatur
(400 — 500°C) mit Luft regeneriert werden, so dass eine Anwendung in Brennstoffzellen-
APUs mdglich scheint. In Abb. 5-1 wird der Prozess anhand eines schematischen Prozess-
flieRbildes veranschaulicht.

Produkt,
schwefelarm

Y

Adsorption

Verdampfer \;/
Ruckstand, Entschwefeltes
hoher Schwefelgehalt Produkt

Abb. 5-1:  Schematische Darstellung der Entschwefelung mit destillativer Abtrennung einer
leichtsiedenden Teilfraktion, die anschlielend adsorptiv auf den Zielwert von
10 ppm-S entschwefelt wird

Der Kraftstoff wird zundchst in einem Verdampfer in eine schwefelarme Destillatfraktion und
einen Rickstand aufgeteilt. Die Destillatfraktion wird anschlieend adsorptiv auf 10 ppm ent-
schwefelt. Das Verfahren ist nur sinnvoll anwendbar, sofern auch der Ruckstand Verwen-
dung findet. Fir APU Systeme in Flugzeugen oder Schiffen kann der Rickstand als Kraft-
stoff fur die zum Antrieb eingesetzte Verbrennungskraftmaschine verwendet werden.
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5.1 Prozess 1: Destillative Abtrennung und Adsorption

Im Folgenden werden zunéchst die Auslegung der destillativen Abtrennung und der Adsorp-
tion unabhangig voneinander diskutiert. Die Optimierung der Betriebsparameter und die Be-
wertung hinsichtlich der Zielgré3en erfolgt anschlieRend fiir den Gesamtprozess.

Die Laborversuche zur Charakterisierung der beiden Verfahren wurden mit dem Kraftstoff
Jet A-1 A mit 563 ppm-S durchgefiihrt. Hochschwefelhaltige Kerosinfraktionen mit Schwefel-
gehalten zwischen 1412 ppm und 1675 ppm lagen nur in geringen Mengen vor, so dass da-
mit anschlieBend nur eine geringe Anzahl von Versuchen zur Ubertragung der Ergebnisse
auf die Entschwefelung von hochschwefelhaltigem Kerosin durchgefiihrt werden konnte.
Daher wird der Prozess zunachst fiir Jet A-1 A mit 563 ppm-S ausgelegt. Darauf aufbauend
wird die Auslegung anhand der Versuche mit hochschwefelhaltigem Kerosin auf Schwefel-
gehalte bis 1675 Ubertragen, bevor abschlieBend theoretische Betrachtungen fiir einen
Kraftstoff mit 3000 ppm Schwefel durchgefuhrt werden.

511 Destillative Abtrennung
5.1.1.1 Prozessauslegung

Fir den Betrieb in mobilen Brennstoffzellensystemen muss die destillative Abtrennung auch
bei Neigung der Anlage méglich sein. Daher erfolgt die Verdampfung in einem Durchlaufver-
dampfer mit einem Zyklon zur Trennung der flissigen und der gasférmigen Phase. Als
Durchlaufverdampfer wird eine Rohrwendel mit einem Volumen von 0,8 | eingesetzt. Um
eine homogene Temperaturverteilung zu erreichen, ist die Rohrwendel in Aluminium einge-
gossen. Der von der Firma AP Miniplant GmbH fir eine Pilotanlage ausgelegte Verdampfer
hat einen Durchmesser von 240 mm und eine Léange von 500 mm.

5.1.1.2 Energetische Betrachtung

Der erforderliche Energieaufwand zur Abtrennung der leichtsiedenden Teilfraktion des zuge-
fuhrten Kraftstoffs hangt vom Anteil des Destillats am zugefiihrten Kraftstoff ab. Der optimale
Destillatanteil kann nur in einer gemeinsamen Betrachtung mit dem Adsorptionsprozess im
nachsten Abschnitt festgelegt werden. Daher wird der Energiebedarf zun&chst in Abhangig-
keit vom Destillatanteil ermittelt.

Zur Verdampfung des Destillatanteils muss der zugefiihrte Kraftstoff zunachst erhitzt werden.
Das dampfférmige Produkt, sowie der flissige Riickstand missen anschlieRend zur weiteren
Entschwefelung wieder auskondensiert und abgekihlt werden. Es bietet sich daher an, den
zugefihrten Kraftstoff mit den Produktstrémen vorzuwdrmen. Die daraus entstehenden
energetischen Vorteile sind gegeniiber dem zusétzlichen apparativen Aufwand abzuwagen.
Die méglichen Anordnungen der Warmetauscher sind in Abb. 5-2 dargestellt.
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

Destillat

o Destillat g

Q— g Kraftstoff- Q= g Kraftstoff-

zufuhr ] zufuhr

Ruickstand Riickstand

9 Destillat @; Destillat

Q- g Kraftstoff- Q™ g Kraftstoff-

zufuhr zufuhr

Ruckstand Ruckstand

Abb. 5-2: Mébgliche Anordnungen von Waéarmetauschern zur Warmeriickgewinnung aus
dem Destillat- und dem Ruckstandsstrom

Der Energieaufwand fir die destillative Abtrennung sowie die Potentiale zur Warmeriickge-
winnung wurden mit dem Programm Pro/2 modelliert. Da Mitteldestillate aus mehreren Tau-
send unterschiedlichen Kohlenwasserstoffen bestehen, wird der Berechnung ein Modell-
kraftstoff zu Grunde gelegt. Dieser setzt sich aus 25 Kohlenwasserstoffverbindungen
zusammen und spiegelt mit einem Siedebereich zwischen 137°C und 326°C eine leichte
Dieselfraktion wieder [146]. Der Kraftstoff ist mit den relevanten Stoffdaten der Einzelverbin-
dungen hinterlegt. Dazu gehdren der Siedepunkt sowie die temperaturabhéangigen Werte fur
die Warmekapazitat und die Verdampfungsenthalpie. In Abhdngigkeit von der Anordnung der
Warmetauscher kann daraus der Energieaufwand zur Verdampfung des Destillates sowie
die Auswirkung der Warmeruckgewinnung in den Warmetauschern berechnet werden.

Zusétzlich sind die Warmeverluste im Verdampfer zu beriicksichtigen. Dazu wird angenom-
men, dass der Verdampfer mit einem mikroporésen Dammstoff der Firma Microtherm mit
einer Wandstarke von bi,,= 2,5 cm ummantelt wird. Die Verlustwarme ergibt sich aus der
Oberflache des Verdampfers Ay, der Differenz aus der Wandtemperatur Tyang und der Um-
gebungstemperatur Ty sowie dem Warmedurchgangskoeffizienten k der Isolierung:

QVerlzl.vt =k-4- (TWand - TU) (5-1)
Der Warmedurchgangskoeffizient ergibt sich fiir die zylinderférmige Geometrie zu

1 1 d 1, d+2b, 1 d
—=—+——1In +—
k o, 221 d a, d+2b,,

iso

(5-2)

mit d: Durchmesser des Verdampfers
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5.1 Prozess 1: Destillative Abtrennung und Adsorption

a, >> 1W/m2K: Der Warmeubergangskoeffizient zwischen der Wand und der

Isolierung wird als sehr grofy angenommen,

o, =65 W/mzK: Warmeubergangskoeffizient zwischen Isolierung und Luft nach

DIN EN ISO 6949 [147].

A, =0,02W/mK .  Warmleitfahigkeit der Isolierung [148].

Zusammen mit den Energieaufwendungen zur Verdampfung und der Bertcksichtigung der

Warmetauscherkonfiguration ergibt sich mit der Verlustwdrme der Verlauf der insgesamt
aufzubringenden Warmemenge in Abhangigkeit vom Destillatanteil (siehe Abb. 5-3)

1000 -
800 -
600 A

400 \

200 —

Qzu/ (W / kg Destillat)

I
O®d®Oe0O

0 . - T . '
0,1 0,3 0,5 0,7
Destillatanteil / (kgpestiliat/ Kgreed)

Abb. 5-3: Energieaufwand zur destillativen Abtrennung einer leichten Teilfraktion fur einen
Modelldieselkraftstoff in Anh&ngigkeit vom Destillatanteil und der Anordnung der
eingesetzten Warmetauscher zur Warmerickgewinnung

Bevor der Destillatanteil verdampft wird, muss der vollstandige zugefihrte Kraftstoff auf die
erforderliche Siedetemperatur erhitzt werden. Um die fir den Reformer erforderliche Destil-
latmenge zu erzielen steigt die Kraftstoffmenge, die der destillativen Abtrennung zugefiihrt
werden muss, mit sinkendem Destillatmassenanteil xp gemaf der Funktion 1/xp. Der erfor-
derliche Energiebedarf nimmt entsprechend zu. Ohne den Einsatz eines Warmetauschers
zur Warmeruckgewinnung (Konfiguration 0) betrdgt der zuzufihrende Warmestrom 637 W
fur xp = 0,3 und bereits 1638 W fiir xp= 0,1. Insbesondere bei geringen Destillatmassenantei-
len kann die notwendige Warmezufuhr durch den Einsatz von Warmetauschern zur Warme-
rickgewinnung stark reduziert werden. Die héchste Absenkung des Energiebedarfs ist mog-
lich, wenn der Feedstrom mit zwei Wéarmetauschern zundchst mit dem Rickstand und
anschlieRend mit dem Destillatstrom vorgewarmt wird (3). Die umgekehrte Anordnung der
Waérmetauscher ist nicht sinnvoll, da bei identischem apparativem Aufwand eine niedrigere
Temperatur des Feedstroms erreicht wird (4). Wird nur ein Warmetauscher eingesetzt, um
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

den apparativen Aufwand klein zu halten, ist dieser fur xp < 0,42 im Rickstandsstrom (2)
anzuordnen und fur xp > 0,42 im Destillatsstrom (1).

Werden zwei Warmetauscher eingesetzt, betragt die Energieersparnis gegeniiber dem Ein-
satz eines Warmetauschers bis zu 31 % bei xp= 0,42. Da der Destillatanteil vor der adsorpti-
ven Entschwefelung mit dem Adsorbens A-4 ohnehin kondensiert und auf 20°C abgekuhlt
werden muss, ist fir Permeatanteile bis xp= 0,5 der Einsatz von zwei Warmetauschern sinn-
voll. Daher wird zun&chst der energetisch optimale Fall 3 fur die weitere Betrachtung ausge-
wahlt.

5.1.2 Adsorption
5.1.2.1 Prozessauslegung

Die Adsorptionskapazitét ws ist ein mafRgeblicher Wert fur die Auslegung der adsorptiven
Entschwefelung. Wie die experimentellen Untersuchungen gezeigt haben, hangt die Adsorp-
tionskapazitat sowohl von den Betriebsbedingungen der Adsorption als auch von den Rege-
nerationsbedingungen ab. Zur Auslegung der adsorptiven Entschwefelung sind diese Zu-
sammenhdnge mathematisch zu beschreiben. Da die eingesetzten Kraftstoffe aus einer
Vielzahl unterschiedlicher Verbindungen bestehen und die Zusammensetzung zusétzlich von
der jeweiligen Charge abhangt, kann dies nur empirisch auf Basis der in Kap.4.6 experimen-
tell ermittelten Abhangigkeiten erfolgen. Dazu wird der Einfluss der einzelnen Faktoren auf
die Adsorptionskapazitdt ausgehend von der Kapazitat bei festgelegten Standardbedingun-
gen ws durch Ausgleichsfunktionen f.(i) ausgedrickt:

i

Ws =Wso Hﬁ(l) (5-3)

Die Einflussfaktoren sowie die jeweiligen Standardwerte sind in Tab. 5-1 aufgefihrt.
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5.1 Prozess 1: Destillative Abtrennung und Adsorption

Parameter Einheit Standardwert Parameterbereich
Min. Max.
Adsorption
Kraftstoff, Destillatanteil Wp % (Masse) 50 30 100
Kraftstoff, Gesamtschwe- cs ppm 300 264 932
felgehalt
Temperatur Tads °C 20 20 130
Raumgeschwindigkeit LHSV h' 1 0,70 2,85
Regeneration
Temperatur TRreg °C 400 400 500
Raumgeschwindigkeit GHSV  h 655 100 655
Haltezeit der ty h 3 1 3
Regenerationstemperatur
Geometrie
Durchmesser Reaktor dr mm 5 5 20
Lange Reaktor Ir mm 200 150 650
Durchmesser Partikel dp pum 75 - 250 75 - 250 1190 -

2830

Tab. 5-1:  Einflussparameter zur Bestimmung der Adsorptionskapazitdt des Adsorbens A-4
fur den Kraftstoff Jet A-1

Die Festlegung der Standardbedingungen erfolgte in Anlehnung an die Ergebnisse der La-
borversuche mit dem Adsorbens A-5. Die Ermittlung der Ausgleichsfunktionen aus den ein-
zelnen Einflussfaktoren wird im Folgenden erldutert. Zundchst werden die Ausgleichsfunktio-
nen der Adsorptionsparameter bestimmt. Dazu gehéren die LHSV und die
Adsorptionstemperatur. Der Einfluss des eingesetzten Kraftstoffs hdngt vom Gesamtschwe-
felgehalt und vom anteiligen Gehalt der unterschiedlichen Schwefelverbindungen ab.

e fu (WD)Z Aufgrund der komplexen Kohlenwasserstoffmatrix und der grofien Anzahl un-
terschiedlicher Schwefelverbindungen im Kraftstoff, kann die Adsorptionskapazitat nicht in
Abhéangigkeit vom Gehalt einzelner Schwefelverbindungen ermittelt werden. Versuche mit
leichtsiedenden Jet A-1 Teilfraktionen zeigten jedoch eine Abhangigkeit der Adsorptions-
kapazitdt vom Siedepunkt der enthaltenen Schwefelverbindungen. Da die Siedegrenzen
von Jet A-1 und die der enthaltenen Schwefelverbindungen nur begrenzt voneinander
abweichen, kann die Abhangigkeit der Adsorptionskapazitdt von den enthaltenen Schwe-
felverbindungen Uber den Destillatanteil angenahert werden. Auf Basis der Laborversuche
ergibt sich eine nicht stetige Ausgleichsfunktion fir die diskreten, untersuchten Destillat-
anteile:
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

0,63; w, =10
L w,=07

oy (wp)= ’ (5-4)
P L, w,=05
13; w,=03

. fbs (cs): GemalR dem thermodynamischen Gleichgewichtszustand steigt die Beladung
des Adsorbens mit steigender Gesamtschwefelkonzentration cs im Kraftstoff an. Da ne-
ben dem standardmaRig eingesetzten Kraftstoff Jet A-1 A nur eine geringe Menge hoch-
schwefelhaltiges Kerosin beschafft werden konnte, wurde dieser Effekt nur fir einen Des-
tillatanteil von 0,3 in einer Versuchsreihe untersucht (Kap. 4.6.9). Die Stutzpunkte bilden
die experimentell bestimmte Adsorptionskapazitat fur eine 30 % (Masse) Fraktion des
Kraftstoffs Kerosin B mit 1412 ppm-S und fiir die 30 % (Masse) Fraktion des Kraftstoffs
Jet A-1 A mit 264 ppm-S. Die Adsorptionskapazitat fir die 30 %(Masse) Fraktion des
Kraftstoffs Jet A-1 A wird dabei mit dem Ausgleichsfaktor f, (wD = 0,3) aus Versuchser-
gebnissen mit einer 50 %(Masse) Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A bei identischen Ver-
suchsbedingungen bestimmt. Der Effekt wird durch eine lineare Ausgleichsfunktion wie-
dergegeben, die nur fiir einen Destillatanteil von 0,3 angewendet werden kann (GI. 5-5).

f..(cs)=6,0651-10" - c¢ +1,1399 (5-5)

e fi (lAdy ): Die Versuchsergebnisse zeigen, dass die Adsorptionskapazitat mit steigender
Adsorptionstemperatur einbricht und nur bei Raumtemperatur eine technische Anwen-
dung mdglich ist. Bei einer Temperatur von 33°C ist die Kapazitdt gegentber der Kapazi-
tét bei Raumtemperatur bereits um 15 % verringert. Bei 122°C betragt der Kapazitatsver-
lust 71 %. Die Adsorptionstemperatur wird daher auf 20°C festgelegt, so dass eine
Ausgleichsfunktion entfallt.

o fyusy (LHSV): Der Einfluss der Raumgeschwindigkeit wurde zusammen mit dem Einfluss
der Temperatur in Kap. 4.6.6 fur einen Bereich der LHSV von 0,7 - 2,85 h™' bestimmt. Un-
ter Annahme einer festgelegten Temperatur von 20°C kann auf Basis des Regressionspo-
lynoms (Gl. 4-10) fur den Standardzustand eine lineare Ausgleichsfunktion fur die LHSV
ermittelt werden:

Sonsy (LHSV)=—11,126- LHSV +111,79 . (5-6)

Die Auswirkungen der Regenerationsparameter auf die Adsorptionskapazitdt werden durch
die Regenerationstemperatur, die Raumgeschwindigkeit des durchstrémenden Gases sowie
die Dauer der Desorption bestimmt. Dieser Zusammenhang kann mit dem unterschiedlichen
Grad der Desorption begriindet werden. Auf Basis der experimentellen Ergebnisse kénnen
die Zusammenhénge durch Polynome zweiten Grades beschrieben werden:

o S (Trgg)=—0.0024 T2 +2,64 T, ~572 (5-7)
o fuons (GHSV)=-3-10"" GHSV? +0,0497 GHSV +81,351 (5-8)
f, (ty)=-6,52281; +38,013 1, +45 (5-9)
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5.1 Prozess 1: Destillative Abtrennung und Adsorption

Auch die Geometrie des Reaktors beeinflusst die Adsorptionskapazitét. Die relevanten Fak-
toren sind der Durchmesser und die Lange des Adsorbers sowie der mittlere Partikeldurch-
messer des Adsorbens:

e /i (IR): Fir eine komplexe Mehrkomponentenadsorption sollte die Reaktorlange zur
Vorausberechnung der Adsorption unveréndert bleiben [149]. Die Reaktorlange wird da-
her auf Basis der Vorversuche festgelegt, die fur Schiitthéhen zwischen 200 mm und 650
mm keinen signifikanten Einfluss auf die Adsorptionskapazitat zeigen. Daher, und um fir
die relevanten Reaktordurchmesser ein typisches Verhdltnis der Reaktorlange zum
Durchmesser zwischen 2:1 und 4:1 zu erhalten [64, S. 314], wird fir die Auslegung eine
Reaktorlange von 300 mm gewahlt, so dass in diesem Fall die Ausgleichsfunktion entfallt.

e fa (dR): Da die Lénge der Adsorbensschittung festgelegt ist, ergibt sich der Durch-
messer der Schuttung aus der erforderlichen Absorbensmasse. Da experimentell kein
signifikanter Einfluss des Reaktordurchmessers auf die Adsorptionskapazitat festgestellt
wurde, kann die Ausgleichsfunktion entfallen.

o fa (dp): Auch der Einfluss des mittleren Partikeldurchmessers ist in dem ausgewahlten
Bereich bis zu 1 mm nicht signifikant, so dass in diesem Fall der Ausgleichsfaktor wieder-
um entfallt (vgl. Kap. 4.6.8).

Mit den beschriebenen Abhé&ngigkeiten kann die Berechnung der Adsorptionskapazitat ge-
maR Gleichung (5-3) erfolgen. Fir die Auslegung des Adsorptionsprozesses sind zusétzlich
die in Tab. 5-2 aufgefiihrten Eingangsdaten zu definieren.

Parameter Einheit Auslegungswert

Massenstrom Produkt Mpo kg/h 1,35

Anzahl der Nsch >2

Adsorbensschittungen

Dauer der Regeneration tReg h reeren F Epeie T8y ¥ g
Dauer Entleeren tieeren h 0,1
Aufheizdauer tHeiz h folgt aus Simulation
Haltezeit th h 1,5-3
Abkuhldauer trini h 1

Tab. 5-2: Eingangsparameter zur Auslegung des Adsorptionsprozesses

Neben dem geforderten Produktmassenstrom ist die Anzahl der eingesetzten
Adsorbensschittungen ngss, von Bedeutung. Der einfachste Prozess besteht aus zwei
Schittungen, die abwechselnd regeneriert werden, so dass ein kontinuierlicher Produktstrom
maoglich ist. Mit einer héheren Schiittungszahl, von denen jeweils eine zur Adsorption und die
Ubrigen zur Regeneration eingesetzt werden, ergibt sich eine geringere erforderliche
Durchbruchszeit tp der einzelnen Schittungen und damit eine héhere Ausnutzung des
Adsorbens:

1
= lreg (5-10)

sch 1
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

Eine weitere Mdglichkeit ist, mehrere Adsorptionsschittungen in Reihe zu schalten. Ein Ad-
sorber, fur den die Durchbruchsbeladung bereits erreicht ist, kann zur Vorentschwefelung
vorgeschaltet werden, um so die Ausnutzung des Adsorbens zu steigern.

Eine grof3e Anzahl von Schittungen ist jedoch mit einem héheren apparativen Aufwand ver-
bunden. Im Folgenden wird der Prozess zunéachst fur zwei Adsorbensschittungen ausgelegt.
Anschlieend werden die Auswirkungen zusétzlicher Schittungen in Kap. 5.1.3.2 diskutiert.

Die bendétigte Zeit zur Regeneration treg kann in vier Phasen unterteilt werden. Zundchst wird
das Kerosin im Reaktor mit einem Gasstrom herausgespllt (t eeren), WObei eine Restbeladung
des Adsorbens mit Kraftstoff unvermeidbar ist. AnschlieBend wird die Schiittung auf die Re-
generationstemperatur erhitzt (t4e;). In der hier beschriebenen Auslegung ist die Schittung
dazu mit einer elektrischen Heizung versehen. Die Dauer und der Energieaufwand, um die
Schuttung aufzuheizen, werden mit Matlab Simulink modelliert und in Kap. 5.1.2.2 naher
erldutert. Nach der Desorption muss der Reaktor wieder auf Umgebungstemperatur gekihlt
werden (tkgn), da die Adsorptionskapazitat bei héheren Temperaturen deutlich abnimmt. Da-
zu ist der Reaktor mit einer Rohrwendel versehen, die zum Kiihlen des Reaktors mit einem
Kihimedium durchstrémt wird.

Mit der Adsorptionskapazitdt ws und den definierten Eingangsgréf3en kénnen die Zielgrofien
zur Beurteilung des Prozesses bestimmt werden. Die notwendige Adsorbensmasse mags
ergibt sich zu

Cq,—C
51 Cso .
m . = w Mpog Ly Mgy (5-11)
s

mit ¢, = Schwefelkonzentration im zugefiihrten Kraftstoff

¢y, = Schwefelgehalt im Produkt

Nach der Adsorption wird dann ein Teil des Kraftstoffs im Adsorber mit einem Gas ausgebla-
sen. Ein weiterer Teil verdampft wéhrend des Erhitzens des Adsorbers aus den Poren des
Adsorbens und wird am Austritt auskondensiert. Das Kondensat enthélt deutlich mehr
Schwefel als der zugefiihrte Kraftstoff. Daher wird es mit dem Rickstand der destillativen
Abtrennung zu der Verbrennungskraftmaschine geleitet. Die auf die Produktmenge bezoge-
ne Rickstandsmenge ¢, ergibt sich zu

£, =, C“Wﬂ (5-12)
S

mit xg: wahrend der Regeneration zuriickgewonnene Kraftstoffmenge in gratstort / Jadsorbens.

Analog kann die Kraftstoffmenge bestimmt werden, die nicht zurickgewonnen werden kann
und wahrend der Regeneration in der Adsorbensschittung verbrennt:

Cs0 ~Csi (5-13)
Wg

‘C"Verlust = xVel‘/ust
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5.1 Prozess 1: Destillative Abtrennung und Adsorption

mit Xveriust - Kraftstoffverlust wahrend der Regeneration in Qkrafstoft / adsorbens.

Die Berechnung der erforderlichen Adsorbensmenge hangt von der Regenerationsdauer und
damit von der Zeit zum Aufheizen des Reaktors ab. Diese wird zusammen mit der energeti-
schen Bewertung des Prozesses bestimmt.

5.1.2.2 Energetische Betrachtung

Zur Berechnung des Energiebedarfs der adsorptiven Entschwefelung wird der Prozess in
vier Phasen unterteilt und jeweils die erforderliche Warmemenge und die Energie zum Be-
trieb von elektrisch angetriebenen Systemkomponenten bestimmt. Diese werden unter Be-
ricksichtigung der Schittungszahl nge, Uber die Dauer eines Adsorptionszyklusses zu einem
mittleren Energieaufwand umgerechnet.

1.) Wéhrend der Adsorption ist lediglich die Energie Pags zur Férderung des Kraftstoffs
gegen den Druckverlust in der Adsorbensschittung aufzubringen. Fur die aufzubringende
Pumpenleistung gilt:

m rafistoff 1
Py = Ap- (5-14)

p Kraftstoff 77 Pumpe

Fur die ausgewahlte Reaktorgeometrie ergibt sich in der Adsorbensschiittung ein Druckver-
lust Ap von weniger als 30 mbar.

2.) Anschlieflend wird der Reaktor entleert. Dazu wird mit einem Geblase ein Luftstrom
durch die Adsorbensschittung geleitet. Der Druckverlust in dem zu Beginn noch mit Kerosin
gefilliten Reaktor wird mit dem Maximaldruck des Geblases von pieeren= 400 mbar abge-
schatzt. Der Luftstrom ergibt sich aus dem Schittungsvolumen und der GHSV. Bei der Be-
rechnung der Geblaseleistung Preeren muss die Druckabhangigkeit der Dichte berilicksichtigt
werden. Es gilt fur die Leistung des Geblases:

. . 1
Prren = Py "My ‘In L (5-15)
pU ﬂGebla'se
3.) In der dritten Phase wird der Festbettreaktor auf die Regenerationstemperatur erhitzt

und dabei mit einem Luftstrom durchstrémt. Das Erhitzen des Adsorbers ist ein instationarer
Prozess. Die Warmezufuhr erfolgt Gber den zugefiihrten Luftstrom, der auf die Regenerati-
onstemperatur Treg Vorgeheizt wird und durch die elektrische Beheizung des Reaktors. Zur
Bestimmung des erforderlichen Energieaufwands wurden die Temperaturverldufe in axialer
Richtung im Adsorber mit Matlab Simulink in Abhangigkeit von der Heizdauer modelliert.
Dazu wurde der Reaktor in axialer Richtung in sechs Teilstlicke unterteilt, die jeweils aus
Isolierung, der metallenen Reaktorwand und dem Adsorbens aufgebaut sind. In den Elemen-
ten der Teilstlicke herrscht jeweils eine homogene Temperatur. Die zur Berechnung der
Temperaturen betrachteten Warmelibergange sind in Abb. 5-4 dargestellt.
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Q

QReaktor: Elektrische Beheizung

Wérmeverlust an die Umgebung

Verlust *

QWHAdS : Warmeilbergang zwischen
Reaktorwand und Adsorbens

. : Q ein Qmw: Warmeubergang zwischen der
Querust Q Ads/za Qw,zu Luftstrémung und der Wand
Q reaiier l : > a Q,.,,.: Warmeiibergang zwischen der
— G Low Luftstrdmung und dem Adsorbens
QW‘*A".S l : Qugn:  Warmeinhalt der einstromenden Luft
Q e a0 -y Qo QL,aus : Warmeinhalt der ausstrémenden Luft
Qi Qupse:  Warmeleitung im Adsorbens
QAds,ab: Waérmeleitung im Adsorbens
QW,ZU : Warmeleitung in der Reaktorwand
waab : Warmeleitung in der Reaktorwand

Abb. 5-4: Schema der betrachteten Warmedibergénge in einem Teilstlick des Adsorbers

Die detaillierte Bestimmung der einzelnen Warmeubergdnge wurde im Rahmen einer Stu-
dienarbeit erarbeitet [132, S. 30ff.].

Die Temperaturverldufe der aus einem Teilstlick austretenden Luft T, der Wandtemperatur
Tw sowie der Adsorbenstemperatur Tags ergeben sich aus den folgenden Differentialglei-
chungen:

dT,. - . . .
(mAd~3 ’ C[’sAdS ) d;d = QL(—)AdS + QW(—)AdS + QLeinmg,Ads,zu - QLeinmg,Ads,ab (5-1 6)
drT, . . . . . .
Pw 'VW Cow* dtW = QL(—»W - QWeAds + QReaktor - QVerh/s/ + QLemmg,W,zu - QLeilung,W,ab (5'17)
dT, . . . .
oLV, Cpr” dtL =0 —Drouags T Qrin — O s (5-18)

Die aufzuwendenden Wéarmestrome ergeben sich aus der Energiebilanz um eine Adsorpti-
onsschittung (siehe Abb. 5-5).
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5.1 Prozess 1: Destillative Abtrennung und Adsorption

QReaktor QLuft,zu F)Verdichter

QVerIust

Abb. 5-5:  Energiebilanz um eine Adsorbensschittung

Die Warmeenergie, die erforderlich ist, um den zugefihrten Luftstrom nach der Vorwdrmung
mit dem Abgas auf Treg zu erhitzen, ergibt sich zu

Q‘Lu]/,zu (TAus) = mLuﬂ ' Cp,L : (TReg - (TAus =50 K)) (5_1 9)

Die elektrische Beheizung der Adsorbensschittung hat eine Leistung von Qgeakior = 1 KW. Zu
Beginn kann die gesamte Heizleistung aufgebracht werden, bis die Obergrenze der Heiz-
temperatur Tuax = 550°C erreicht ist. Damit die Auslegungstemperatur des Reaktors nicht
Uberschritten wird, darf Tyax nicht Uberschritten werden. Daher wird die Heizleistung an-
schlieend durch den Wéarmelbergang in die Adsorbensschittung begrenzt:

2z -1 A

QReaktor =min PReaktor 5 % (TMax - Tw) (5'20)
In £
dR
mit | = Lange des Reaktorteilstlicks

M = Warmeleitfahigkeit der Reaktorwand
b = Wandstarke des Reaktors

Die Verdichterleistung Pyergicnter Zur Férderung des Luftstroms durch die Adsorbensschiittung
errechnet sich mit einem Druckverlust von 50 mbar in der Schittung analog zu Gl. 5-15. Zu-
satzlich muss der Energieaufwand erfasst werden, der aus dem Kraftstoffverlust wahrend
der Adsorption resultiert. Die verlorene Kraftstoffmenge wird durch die elektrische Energie
angegeben, die aus dem Kraftstoff mit der APU erzeugt werden kénnte:

QKra/rstqfﬁwrluxt = EYertust PeI,APU (5-21)

4) Wenn die Regenerationstemperatur erreicht ist, muss die Temperatur wahrend der
Haltezeit ty konstant sein. Die Schiuttung wird dabei weiterhin von einem Luftstrom mit der
vorgegebenen LHSV durchstrémt. Neben den Uber die Isolierung abgegebenen Warmever-
lusten Q.. muss dem Prozess der mit dem Luftstrom am Austritt abgegebene Warme-
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

strom Q'Ahgav wieder zugefiihrt werden (siehe Abb. 5-5). Die zuzufiihrende Energie wird durch
den Rekuperator reduziert und ergibt sich zu

Q‘zu:mL'ch.(Taus_TU)+k'A.(TReg_TU) (5-22)
[ Overtst

Zusétzlich muss wiederum die unveranderte Verdichterleistung Pyericnter aufgebracht werden.

5) Anschlieend wird der Reaktor wieder auf die Adsorptionstemperatur abgekihlt. Un-
ter der Annahme, dass ein Kiihimedium ohne Energieaufwand zur Verfligung steht, ist ledig-
lich die unverénderte Verdichterleistung zum Durchstrdmen des Reaktors anzunehmen.

5.1.3 Analyse des Gesamtprozesses fiir Kerosin

Die destillative Abtrennung und die Adsorption kénnen nicht getrennt bewertet werden, da
der Energieaufwand der destillativen Abtrennung von der Kraftstoffmenge abhéngt, die der
Adsorption abhdngig vom Betriebspunkt zugefiihrt werden muss. Zur Festlegung der optima-
len Betriebsparameter wird daher der Gesamtprozess im Hinblick auf die ZielgréRen unter-
sucht. Dazu werden zunéchst die in Kap. 5.1.2 festgelegten Einflussparameter auf die Ad-
sorptionskapazitat bewertet. Die Analyse erfolgt zun&chst fiir den experimentell untersuchten
Kraftstoff Jet A-1. Ausgehend vom in Tab. 5-1 festgelegten Referenzzustand wird jeweils ein
einzelner Parameter variiert. Danach kann mit der Ermittlung der vorteilhaftesten Schit-
tungsanzahl der optimale Betriebspunkt festgelegt werden.

5.1.3.1 Einflussparameter auf die Adsorptionskapazitat

Zu Beginn werden die optimalen Regenerationsparameter ausgewahlt. Dazu wird zunéchst
die Auslegung fiir die unterschiedlichen Regenerationstemperaturen untersucht. Das Anhe-
ben der Regenerationstemperatur vom Standardwert von 400°C hat verschiedene, zum Teil
gegenlaufige Auswirkungen:

e Primér steigt die Adsorptionskapazitdt ws beim Anheben der Temperatur, was eine ge-
rignere Adsorbensmasse mpgs zur Folge hat (Gl. 5-11)

e Aufgrund der héheren Regenerationstemperatur ergeben sich l&ngere Zeiten zum Aufhei-
zen und Abkuihlen der Schittungen und damit eine erhéhte Regenerationsdauer tgeg. Dar-
aus folgt nach GI. 5-11, dass die Adsorbensmasse steigt.

e Die Verdnderung der Adsorbensmasse, und damit auch des Schuttungsvolumens, hat
Auswirkungen auf die LHSV, die sich wiederum auf die Adsorptionskapazitat auswirkt.

o Der Kraftstoffverlust sinkt gemaR Gl. 5-13 bei Erh6hung der Adsorptionskapazitat ab.

Zur Bestimmung der summierten Auswirkungen werden die Einflussfaktoren gemaR den in
Kapitel 5.1.2.1 ermittelten Zusammenhangen beschrieben. Fir die Variation der Regenerati-
onstemperatur ergeben sich aus der Simulation die inAbb. 5-6. dargestellten Ergebnisse.
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Abb. 5-6: Einfluss der Regenerationstemperatur auf den Energieaufwand, die benétigte
Adsorbensmenge sowie den Feedstrom bei der Entschwefelung durch destillati-
ve Abtrennung und Adsorption

Der Energieaufwand wird in vier Anteile aufgeteilt:

e den Warmestrom, der zur destillativen Abtrennung zugefiihrt werden muss. Fir den im
Standardzustand angenommenen Destillatanteil wp= 0,5 muss die Warmeenergie bei ei-
ner Temperatur von 201°C zugefiihrt werden;

e den Warmestrom, den der Adsorptionsprozess zur Regeneration bei der gewéhlten Re-
generationstemperatur erfordert;

o die Hilfsenergie, die zum Betrieb der elektrischen Systemkomponenten zur Férderung der
Fluidstrome bendtigt wird;

e eine dem ,Kraftstoffverlust® entsprechende Energie. Wahrend der Regeneration des Ad-
sorbens geht ein Teil des Kraftstoffs verloren, der nach der Adsorption in den Poren des
Adsorbens verbleibt. Dieser wird in die elektrische Leistung umgerechnet, die mit der
Brennstoffzellen APU aus der Kraftstoffmenge erzeugt werden koénnte.

Die dargestellten 95%-Konfidenzintervalle beziehen sich auf den summierten Energiebedarf
und sind aus den Konfidenzintervallen der Laborversuche zur Adsorption aus Kap. 4.6 abge-
leitet. Dazu wurden der Einfluss des Fehlers der Adsorptionskapazitat auf den Energiebe-
darf, die benétigte Adsorbensmenge und den Feedmassenstrom durch eine Parametervaria-
tion der Simulationsrechnung bestimmt. Auch der Einfluss des Fehlers auf den
Energiebedarf der destillativen Abtrennung, die an den Feedstrom gekoppelt ist, wurde dabei
berticksichtigt.

Der in Abb. 5-6 dargestellte Energieaufwand wird durch die destillative Abtrennung domi-
niert, die bei 500°C 52 % des Gasamtaufwands ausmacht. Mit einem Anteil von 33 % ist der
Aufwand durch den Kraftstoffverlust wahrend der Regeneration ebenfalls bedeutend, wah-
rend der restliche Aufwand der Adsorption zusammen mit der elektrischen Hilfsenergie fir
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

Pumpen und Verdichter nur 15 % betragt. Bei einer geringeren Regenerationstemperatur
steigt der Energieaufwand an. Der Gesamtaufwand ist bei 450°C um 5 % und bei 400°C um
17% grofler als bei 500°C. Die Ursache ist, dass geringere Regenerationstemperaturen zu
reduzierten Adsorptionskapazitdten fuhren. Dieser Effekt wird nur zum Teil durch die aufge-
fuhrten Sekundéreffekte kompensiert werden. Gegeniber einer Regenerationstemperatur
von 500°C ist die Adsorptionskapazitat bei einer Regenerationstemperatur von 400°C um
32 % reduziert. Dies hat weiterhin zur Folge, dass die erforderliche Adsorbensmasse und der
zuzufihrende Kraftstoffmassenstrom um 41 % bzw. 5 % ansteigen. Der Entschwefelung
muss je nach Betriebstemperatur ein Kraftstoffstrom zwischen 3,09 und 3,25 kg/h zugefuhrt
werden. Davon werden 1,35 kg/h als entschwefeltes Produkt an die Brennstoffzelle geleitet,
wahrend der Rest als Rickstand zurtickgeleitet werden muss oder wéhrend der Regenerati-
on verloren geht. Der Kraftstoffverlust betragt 0,05 — 0,08 kg/h.

Mit Blick auf die BaugroRe, den Energiebedarf sowie die Minimierung des Riickstandsstroms
wird als Optimum eine Regenerationstemperatur von 500°C gewahlt. Allerdings muss fiir
jeden speziellen technischen Anwendungsfall abgewogen werden, ob der Aufwand wirt-
schaftlich ist, die Anlage aus hochtemperaturfesten Komponenten zu bauen. Daher kann es
durchaus sinnvoll sein, eine Temperatur von 450°C als Kompromiss zu wahlen.

Fir die Variation der GHSV wahrend der Regeneration ergibt sich fur den Standardzustand
mit einer Regenerationstemperatur von 400°C der in Abb. 5-7 abgebildete Verlauf der Ziel-
groRen. Da fiir eine GHSV von 200 h™' nur ein Versuch durchgefiihrt wurde, werden die Kon-
fidenzintervalle nur fir eine GHSV von 655 h™" und 100 h™* dargestgellt.

1000 5 3,5
| m Therm. Abtrennung 1 Adsorption 1 M, mFeed |
= 800 - mHiffsenergie Kraftstoffverlust 4 4 L 3.4
2 1 w = ] [ =
g 600 14— ] — U’3- -3,3;
3 1 . I r X
0 4004 . 224 F32 3
=2 E 3
e ] ] [ E
S 200 - 1 1 L 3,1
0 0 4 -3
655 200 100 655 200 100
GHSV /h’ GHSV /h"

Abb. 5-7: Einfluss der Raumgeschwindigkeit des Luftstroms zur Regeneration auf den E-
nergieaufwand, die bendtigte Adsorbensmenge sowie den Feedstrom bei der
Entschwefelung durch destillative Abtrennung und Adsorption

Der Energieaufwand, die Adsorbensmasse und die zuzuflihrende Kraftstoffmenge steigen
mit sinkender GHSYV leicht an. Die Parametervariation zeigt, dass der Effekt der verringerten
Adsorptionskapazitat gegeniiber dem verminderten Energieaufwand zur Erwdrmung und
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5.1 Prozess 1: Destillative Abtrennung und Adsorption

Kompression des Gasstroms Uberwiegt. Die Ergebnisse machen deutlich, dass eine Verrin-
gerung der GHSV unter den Standardwert von 655 h™" nicht sinnvoll ist.

Ein weniger eindeutiger Verlauf der ZielgroRen ergibt sich fir das Absenken der Haltezeit der
Regenerationstemperatur ty (Abb. 5-8). Fur die Haltezeit von 2 h entféllt die Angabe des
Konfidenzintervalls, da fiir diesen Betriebspunkt keine experimentellen Ergebnisse vorliegen
und die Adsorptionskapazitét auf den in Kap. 5.1.2.1 abgeleiteten Ausgleichsfunktionen be-
ruht.

1200 - . .

| m Therm. Abtrennung m Adsorption 5 WM, Meceq T
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T 800 L I ] 1 -
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Abb. 5-8: Einfluss der Haltezeit der Regenerationstemperatur auf den Energieaufwand, die
benétigte Adsorbensmenge sowie den Feedstrom bei der Entschwefelung durch
destillative Abtrennung und Adsorption

Die Reduzierung der Haltezeit unter den Standardwert von 3 h hat einen leichten Anstieg
des Energieaufwands von 4,5% bei ty= 2 h, 10,4 % bei t4= 1,5 h und 20,9 % bei ty = 1h zur
Folge. Dies ist durch eine unvollstédndigere Desorption begriindet. Der zuzufuhrende Kraft-
stoffstrom nimmt um 1,6 %, 3,5 %, bzw. 6,8 % zu. Dagegen nimmt die erforderliche Adsor-
bensmasse um 15,9 %, 21,1 % bzw. 24,1 % ab, da die Verringerung der Haltezeit eine kir-
zere Regenerationszeit zur Folge hat. Da der Energieverbrauch und der zuzufiihrende
Kraftstoffstrom mit sinkender Haltezeit progressiv steigen, die Adsorbensmenge jedoch de-
gressiv sinkt, wird im Folgenden eine Haltezeit von 2 h als Kompromiss ausgewahlt.

Nach der Untersuchung der Regenerationsparameter werden im Folgenden die Adsorpti-
onsbedingungen optimiert. Die Optimierung der LHSV entféllt, da sich die LHSV aus der
Festlegung der ubrigen Eingangsgréfen ergibt und daher in den Gbrigen Parametervariatio-
nen bereits enthalten ist. Da die Adsorptionstemperatur bereits auf 20°C festgelegt wurde,
verbleibt die Untersuchung des Destillatanteils. Der Einfluss des Gesamtschwefelgehaltes
erfolgt abschlieRend nach der Festlegung des optimalen Betriebspunktes fiir Jet A-1 A. Der
Einfluss des Destillatanteils ist in Abb. 5-9 dargestellt.Da nur die Versuche zur Bestimmung
der Adsorptionskapazitét bei einem Destillataanteil wp= 0,5 mehrfach wiederholt durchge-
fuhrt wurden, kann fur die Gbrigen Werte kein Konfidenzintervall angegeben werden.
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Abb. 5-9: Einfluss des Destillatanteils auf den Energieaufwand, die benétigte Adsorbens-
menge sowie den Feedstrom bei der Entschwefelung durch destillative Abtren-
nung und Adsorption

Die Variation des Destillatanteils verdeutlicht, dass der Kraftstoffverlust und die destillative
Abtrennung ausschlaggebend fiir den Energieaufwand sind. Aufgrund der geringen Adsorp-
tionskapazitét zur Entschwefelung von Jet A-1 ohne vorgeschaltete destillative Abtrennung
betrégt der Energieaufwand zur adsorptiven Entschwefelung 951 W, wovon 79 % vom Kraft-
stoffverlust wahrend der Regeneration ausgehen. Die erforderliche Adsorbensmasse ist um
den Faktor 4,3 hoher als fiir einen Destillatanteil von wp= 0,3. Diese Ergebnisse unterstrei-
chen, dass es vorteilhaft ist, die adsorptive Entschwefelung mit dem Adsorbens A-4 zusam-
men mit einer destillativen Abtrennung einzusetzen.

Mit sinkendem Destillatanteil nimmt der Kraftstoffverlust stark ab, wahrend der Anteil zur
destillativen Abtrennung ansteigt. Da keine Adsorptionsversuche mit einem Destillatanteil
von 0,2 vorliegen, wurde die Adsorptionskapazitat fur wp= 0,2 extrapoliert. Die extrapolierten
Werte sind in der Grafik schraffiert dargestellt. Der minimale Energieaufwand wird bei einem
Destillatanteil von 0,3 erreicht. Auch die erforderliche Adsorbensmasse wird mit sinkendem
Destillatanteil wesentlich verringert. Der zuzufiihrende Kraftstoffstrom nimmt dagegen konti-
nuierlich zu. Fur einen Destillatanteil von 0,2 muss ein Kraftstoffstrom von etwa 7,5 kg/h zu-
gefuhrt werden, um einen entschwefelten Produktstrom von 1,35 kg/h fir die Brennstoffzel-
len-APU zu erzeugen.

Fur eine technische Anwendung ist ein Destillatanteil von 0,3 zu bevorzugen, da damit der
Energieaufwand minimiert ist und nur eine Adsorbensmasse von 2423 g erforderlich ist. Liegt
die Prioritat bei der Auslegung jedoch auf einem geringen Riickstandsanteil, so ist ein Destil-
latanteil von 0,5 oder 0,7 zu wahlen. Fir einen Destillatanteil von 0,7 steigt der Energieauf-
wand zwar um 14 % an, der zuzufiihrende Kraftstoffstrom wird jedoch gegentber wp= 0,3
um 53 % reduziert.
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5.1.3.2 Festlegung des optimalen Betriebspunktes

Eine Option zur Verringerung der benétigten Adsorbensmasse kann die bessere Ausnutzung
des Adsorbens durch eine groRere Anzahl von Schittungen sein. Die Auswirkungen die sich
daraus ergeben, sind in Abb. 5-10 dargestellt.
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Abb. 5-10: Einfluss der Anzahl der Adsorbensschittungen auf den Energieaufwand, die be-
nétigte Adsorbensmenge sowie den Feedstrom bei der Entschwefelung durch
destillative Abtrennung und Adsorption

Wird eine dritte Schittung eingesetzt kann die Adsorbensmasse um 17 % reduziert werden.
Dies kann damit begriindet werden, dass das Adsorbens aufgrund der geringeren Durch-
bruchszeit des einzelnen Reaktors haufiger zur Adsorption genutzt wird. Die Reduktion der
Baugréfle wird jedoch durch den zuséatzlichen apparativen Aufwand eines dritten Reaktors
mit den entsprechenden Systemkomponenten wie Heizung, Warmetauscher und Isolierung
kompensiert. Wird die Anzahl der Schiittungen weiter gesteigert, Giberwiegt die Verringerung
der Adsorptionskapazitat aufgrund der héheren LHSV in den kleineren Reaktoren, so dass
die erforderliche Adsorbensmasse ansteigt. Auch energetisch ist die Nutzung einer gré3eren
Schuttungszahl nicht sinnvoll, so dass sich der Einsatz von zwei Adsorbensschittungen als
Optimum herauskristallisiert.

Damit ergeben sich zusammenfassend die in Tab. 5-3 aufgefiihrten Betriebsparameter fiir
den optimalen Betriebspunkt.
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Parameter Einheit Optimaler Wert
Adsorption
Kraftstoff, Destillatanteil Wp % (Masse) 30
Temperatur Tads °C 20°C
Regeneration
Temperatur Treg °C 500
Raumgeschwindigkeit GHSV h” 655
Haltezeit der th H 2
Regenerationstemperatur
Geometrie
Lange Reaktor Ir Mm 300
Durchmesser Partikel dp um 75 -1000
Anzahl der Schittungen Nsch 2

Tab. 5-3: Parameter zur Festlegung des optimalen Betriebspunktes zur destillativen Ab-
trennung und Adsorption

5.1.3.3 Entschwefelung unterschiedlicher Kerosinqualitaten

Auf Basis der in Kap. 5.1.2.1 abgeleiteten Ausgleichsfunktionen soll abschlieRend die Ausle-
gung des Prozesses im optimierten Betriebspunkt fur die unterschiedlichen Schwefelgehalte
im Kraftstoff erfolgen. Der maximale Schwefelgehalt im Kraftstoff ist ein entscheidendes Kri-
terium fir die GroRRe der Adsorber. Zur Quantifizierung der Auswirkungen des Gesamtschwe-
felgehaltes wurden zusétzlich Laborversuche mit Kerosin B mit 1412 ppm-S durchgefiihrt.
Der Destillatanteil fur diese Versuche betrug wp= 0,3. Da kein Kerosin mit 3000 ppm-S be-
schafft werden konnte, wurden die Werte fir die Adsorptionskapazitdt und die Reduktion des
Schwefelgehaltes durch destillative Abtrennung aus den vorhandenen Versuchsergebnissen
extrapoliert. Die Ergebnisse fir die verschiedenen Kraftstoffe im optimalen Betriebspunkt
sind in Abb. 5-11 abgebildet. Die Werte, die auf extrapolierten Daten basieren, sind schraf-
fiert dargestellt.
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Abb. 5-11: Energieaufwand, benétigte Adsorbensmenge sowie zuzuflihrender Feedstrom
bei der Entschwefelung durch destillative Abtrennung und Adsorption im optima-
len Betriebspunkt bei Betrieb mit unterschiedlichen Kerosinqualitaten

Waéhrend fir den Kraftstoff Jet A-1 A mit 563 ppm-S nur 1,51 kg Adsorbens ausreichen, sind
zur Entschwefelung von Kerosin B mit 1412 ppm-S bereits 3,44 kg erforderlich. Fur den
maximalen Schwefelgehalt von 3000 ppm sind mehr als 8,3 kg Adsorbens nétig. Der
Energieaufwand steigt zur Entschwefelung von Kerosin mit 3000 ppm-S gegeniber
Jet A-1 A um 142 % an. AuRerdem missen 6,9 kg Kraftstoff pro Stunde zugefuhrt werden,
um einen entschwefelten Produktstrom von 1,35 kg/h zu erzeugen.

5.1.4 Bewertung der destillativen Abtrennung mit Adsorption fiir Kerosin

Da es nicht absehbar ist, dass der Grenzwert fir den Schwefelgehalt in Kerosin in absehba-
rer Zeit unter 3000 ppm abgesenkt wird, muss der Entschwefelungsprozess fiir diesen
Grenzwert ausgelegt werden. Daraus ergeben sich fiir die Entschwefelung durch destillative
Abtrennung und Adsorption die folgenden Schlussfolgerungen:

o Mit der Schuttdichte des Adsorbens von 832 kg/m® ergibt sich ein Gesamtschiittungsvo-
lumen von 9,98 I. Zusammen mit dem Verdampfer zur destillativen Abtrennung (22,4 1)
betragt das Volumen 32,38 I. Unter Berlcksichtigung zusatzlicher notwendiger System-
komponenten und der Isolierung wird das Volumen der gesamten Entschwefelung auf den
dreifachen Wert von 97,14 | abgeschatzt.

e Unter der Annahme, dass der Energieaufwand zur Entschwefelung mit elektrischer Ener-
gie der Brennstoffzellen APU gedeckt wird, sinkt der Systemwirkungsgrad der APU um
8,8 Prozentpunkte, wenn ein Kerosin mit 3000 ppm-S entschwefelt wird.

e Kerosin enthalt nur in Ausnahmefallen mehr als 1000 ppm Schwefel [16]. Daher ist die
Entschwefelung zwar fir 3000 ppm-S auszulegen, wahrend in der Regel jedoch Kerosin
mit deutlich weniger Schwefel eingesetzt wird. In diesem Fall ist der Adsorber iberdimen-
sioniert und es ergibt sich eine langere Durchbruchszeit und eine geringere Regenerati-
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

onsfrequenz. Zusatzlich ist die LHSV in dem Uberdimensionierten Reaktor deutlich niedri-
ger, was eine héhere Adsorptionskapazitat zur Folge hat.

e Wird der fur 3000 ppm-S ausgelegte Adsorber beispielsweise mit Jet A-1 A betrieben,
ergibt sich ein Energieaufwand von nur 502 W, der sogar 13,5 % niedriger ist als der Wert
eines fur Jet A-1 A ausgelegten Adsorbers. In diesem Fall ergibt sich durch die Entschwe-
felung nur eine WirkungsgradeinbuRe der APU um 3,1 Prozentpunkte. Die Auslegung des
Adsorbers fur hohe Schwefelgehalte wirkt sich also lediglich negativ auf die ReaktorgréRRe
aus. Nur in dem seltenen Fall, dass hochschwefelhaltiger Kraftstoff eingesetzt wird,
kommt es zu einer zusatzlichen Verringerung des Systemwirkungsgrades.

o Die Langzeitstabilitdt wurde bisher flr bis zu 31 Adsorptionszyklen untersucht. Dabei wur-
den keinerlei signifikante Degradationseffekte sichtbar, so dass von einer deutlich héhe-
ren Zyklenzahl ausgegangen werden kann. Fur den Betrieb mit Kerosin mit 3000 ppm-S
entsprechen 31 Adsorptionszyklen einer Lebensdauer von 228 h. Bei der Entschwefelung
von Jet A-1 A entspricht dies aufgrund der langeren Durchbruchszeit einer Lebensdauer
von 1428 h.

e Die zuzufiihrende Kraftstoffmenge héngt nur geringfigig vom Schwefelgehalt ab. Der
Produktstrom betragt in jedem Fall mehr als 19,5 % des zugefiihrten Kraftstoffs.

Die Ergebnisse zeigen, dass der Prozess zwar grundséatzlich zum Einsatz in Brennstoffzel-
len-APUs geeignet ist, die Leistungsfahigkeit des Systems jedoch durch den hohen Energie-
aufwand und das groRRe Bauvolumen deutlich beeintrachtigt wird.

Es deutet sich jedoch an, dass die Leistungsdichte und die Energieeffizienz durch weiteren
Entwicklungsaufwand verbessert werden kénnten:

e Neue Adsorbentien zur Entschwefelung flissiger Kraftstoffe mit Kapazitdten von mehr als
5 mg-S/g, die im Rahmen des ,Advanced Fuel Cell Program* des U.S. Office of Naval
Research entwickelt werden, sollen in den kommenden Jahren kommerzialisiert werden.

e Vorversuche haben gezeigt, dass die Reihenschaltung von Adsorbensschittungen eine
deutlich héhere Ausnutzung des Adsorbens erlaubt. Dies erfordert den Einsatz eines Ro-
toradsorbers, womit eine anspruchsvolle Konstruktion zum Verschalten mehrerer Reakto-
ren bei bis zu 500°C verbunden ist.

5.1.5 Bewertung der destillativen Abtrennung mit Adsorption fiir Heiz6l EL

Es wurden Laborversuche zur adsorptiven Entschwefelung von Heizdl EL mit schwefelar-
mem Heizdl mit 86 ppm-S und mit Heizdl EL Standard mit 1000 ppm Schwefel durchgefihrt.
Das schwefelarme Heizdl EL wurde ohne vorgeschaltete destillative Abtrennung adsorptiv
entschwefelt. Von dem Heiz6l EL mit 1000 ppm-S wurde mit dem Verfahren der destillativen
Abtrennung vor der Adsorption eine leichte Teilfraktion mit einem Destillatanteil von 0,3 und
einem Schwefelgehalt von 185 ppm abgetrennt. Die Ergebnisse fir die Auslegung des Ent-
schwefelungsprozesses sind in Abb. 5-12 dargestellt.
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Abb. 5-12: Energieaufwand, Adsorbensmenge sowie der Feedstrom bei der Entschwefelung
durch destillative Abtrennung und Adsorption von Heizdl EL

Aufgrund der geringen Adsorptionskapazitat von 0,1 mg/g ergibt sich bereits fiir das schwe-
felarme Heizol EL ein Energiebedarf von 986 W und eine Adsorbensmenge von 10,9 kg. Der
Wirkungsgrad des APU-Systems wird durch die Entschwefelung um 6,1 Prozentpunkte re-
duziert. Folglich ist die Entschwefelung zwar technisch machbar, bringt jedoch erhebliche
Nachteile fur das APU-System mit sich. Die Entschwefelung der Standard Heizdl EL Qualitat
mit 1000 ppm Schwefel erscheint jedoch technisch nicht sinnvoll. Da die Adsorptionskapazi-
tat mit diesem Kraftstoff nur 0,09 mg/g betragt, ist eine Adsorbensmasse von mehr als 30 kg
erforderlich und der Energieaufwand fihrt zu einer Verringerung des Systemwirkungsgrades
um mehr als 20 Prozentpunkte.

5.2 Prozess 2: Pervaporation und Adsorption

Die Pervaporation kann als Alternative zur destillativen Abtrennung eingesetzt werden, um
eine schwefelarme Teilfraktion aus dem zugefiihrten Kraftstoff abzutrennen. Da der Schwe-
felgehalt im Produktstrom der Pervaporation deutlich mehr als 10 ppm Schwefel enthalt,
muss wiederum eine Adsorption zur weiteren Entschwefelung eingesetzt werden, so dass
sich das in Abb. 5-13 dargestellte Prozessschema ergibt.

139



5 Verfahrensanalyse und Bewertung
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Abb. 5-13: Schematische Darstellung zur Entschwefelung durch Pervaporation und Adsorp-
tion

Da wie bei der destillativen Abtrennung ein hochschwefelhaltiger Riickstandsstrom abgefiihrt
wird, kann auch die Pervaporation nur in einem APU-System eingesetzt werden, wenn der
Ruckstandsstrom von der Antriebsmaschine genutzt werden kann.

Um zu beurteilen, ob die Pervaporation dem Verfahren der destillativen Abtrennung zur
Grobentschwefelung Uberlegen ist, wird im Folgenden auch die Pervaporation fir eine
Brennstoffzellen-APU mit einer Leistung von 5 kW ausgelegt und der Gesamtprozess ein-
schlief3lich der Adsorption anschlieBend diskutiert und bewertet.

5.21 Prozessauslegung Pervaporation

Aufbauend auf den Literaturstudien (siehe Kap. 3.7) wurden Laborversuche mit unterschied-
lichen Membranen durchgefuhrt. Dabei wurden zwei gegensétzliche Phdnomene beobach-
tet:

o Mit der Membran M-3 und dem Kraftstoff Jet A-1 kann ein schwefelarmes Permeat abge-
trennt werden. Dabei verbleiben &hnlich der destillativen Abtrennung die hochsiedenden
Schwefelverbindungen im Rickstand (Abb. 5-14 a). Das auskondensierte Permeat wird
anschlielend mit der adsorptiven Entschwefelung auf den Zielwert von 10 ppm-S ent-
schwefelt.

e Bei Versuchen mit der Membran M-5 und einer leichten 50 % (Masse) Teilfraktion des
Kraftstoffs Jet A-1 A als Feedkraftstoff wurde dagegen eine Anreicherung des Schwefel-
gehaltes im Permeat beobachtet. Dies kann, wie in Abb. 5-14 b abgebildet, in einem
zweistufigen Pervaporationsprozess genutzt werden, um das Permeat aus der ersten
Membranstufe, die dem einstufigen Prozess entspricht, weiter zu entschwefeln. Da die
Membran M-5 aromatenselektiv ist, werden nicht nur schwefelhaltige aromatische Verbin-
dungen im Permeat aufkonzentriert. Folglich ist im Retentatstrom, der anschlieRend ad-
sorptiv weiter entschwefelt wird, neben dem Schwefelgehalt auch der Aromatengehalt
verringert.
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Abb. 5-14: Ein- und zweistufiges Konzept zur Entschwefelung durch Pervaporation

5.2.1.1 Einstufige Pervaporation

Der fiir die Membran M-3 gewahlte Betriebspunkt ist durch die in Tab. 5-4 aufgefihrten Pa-
rameter charakterisiert.

Parameter Einheit Auslegungswert
Mittlere Feedtemperatur fmd °C 75
Feeddruck PFeed °bar <100 mbar
Kondensattemperatur Tkond °C 20°C
Permeatdruck Prermeat  Mbar (abs.) 25 mbar
Strémungsgeschwindigkeit VFeed cm/s 0,15-11,6
Schwefelgehalt im Kraftstoff  Corees h” 563 / 1675
Fluss n" kg/m*h 0,47 10,77
Anreicherungsfaktor B 0,39/0,52

Tab. 5-4: Parameter zur Bestimmung des Betriebspunktes der Membran M-3

Die folgenden Uberlegungen haben zu der Festlegung der Parameter gefiihrt:

o Es ist vorteilhaft, die Feedtemperatur méglichst hoch zu wahlen, um die Triebkraft und
damit den Permeatfluss zu maximieren. Da die Laborversuche zeigten, dass die Lebens-
dauer mit steigender Temperatur stark reduziert wurde, sollte die mittlere Feedtemperatur
im Membranmodul allerdings 75°C nicht Gberschreiten.

o Der Feeddruck ergibt sich aus dem Druckverlust im Membranmodul, der vom Design des
Membranmoduls abh&ngt und in der Regel 100 mbar nicht Gberschreitet.
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o Fur eine technische Anwendung sind Kondensattemperaturen unterhalb der Raumtempe-
ratur mit hohem Kuhlaufwand verbunden. Daher wird der Prozess zunéchst fir eine Per-
meattemperatur von 20°C ausgelegt. Der Dampfdruck der in Kerosin enthaltenen Kompo-
nenten betragt bei 20°C weniger als 14 mbar, so dass zum Auskondensieren ein
Permeatdruck héher als 14 mbar erforderlich ist. Wird eine noch héhere Kondensattempe-
ratur gefordert, ist der Permeatdruck entsprechend dem Dampfdruck ebenso anzuheben.
Die Ergebnisse der Laborversuche zeigten, dass der transmembrane Fluss bei einer
Kondensattemperatur von 20°C um 52 % geringer war als bei der Kiihlung mit flissigem
N2, was durch eine Verringerung der treibenden Kréfte begriindet werden kann. Der An-
reicherungsfaktor zeigte jedoch keine signifikante Abhangigkeit von der Permeattempera-
tur.

e Um den apparativen und energetischen Aufwand zur Erzeugung des Vakuums zu be-
grenzen, ist der Permeatdruck zu maximieren. Da sich der transmembrane Fluss mit stei-
gendem Permeatdruck verminderte, wird als ein Kompromiss dieser gegenldufigen Anfor-
derungen ein Permeatdruck von 25 mbar gewahlt.

¢ Die Uberstromgeschwindigkeit der Membran ergibt sich aus dem Design des Membran-
moduls. Fir Uberstrdmgeschwindigkeiten zwischen 0,15 cm/s und 11,6 cm/s zeigten,
dass der Trennprozess nicht signifikant unterschiedlich war.

e Wie die Versuche zur Adsorption wurden die Pervaporationsversuche zur Charakterisie-
rung der Trenneigenschaften mit dem Kraftstoff Jet A-1 A durchgefiihrt. Zur Ubertragung
der Ergebnisse auf héhere Schwefelgehalte wurden Versuche mit dem Kraftstoff Kerosin
C durchgefuihrt. Somit erfolgt die Auslegung der ersten Membranstufe fir 563 ppm-S und
1675 ppm-S. Eine Auslegung fur einen Kraftstoff mit 3000 ppm wird auf Basis einer Ext-
rapolation der Leistungsdaten abgeschatzt.

e Fir den Kraftstoff Jet A-1 betrug der Anreicherungsfaktor im ausgewéhlten Betriebspunkt
B = 0,39. Da im direkten Vergleich mit dem hochschwefelhaltigen Kraftstoff ein um den
Faktor 1,42 hoherer Anreicherungsfaktor festgestellt wurde, wird fur Kerosin C ein Wert
von B = 0,55 angenommen (siehe Kap. 4.5.4.3).

e Der transmembrane Fluss wurde bei einer Kondensationstemperatur von 20°C gegeniiber
dem mit Stickstoffkiihlung durchgefiihrten Laborversuch um 51 % reduziert, so dass sich
ein Wert von 7" =0,47 kg/m?h fiir Jet A-1 A ergab (siehe Abb. 4-9). Firr Kerosin C wurde
keine signifikante Anderung des transmembranen Flusses festgestellt (siehe Tab. 4-9).
Damit ergibt sich in Abhangigkeit von der benétigten Permeatmenge die erforderliche ak-
tive Membranflache zu 2,13 m? je Kilogramm Permeat.

Fur die technische Anwendung bietet sich ein Hohlfasermodul an, das die hdchste Pa-
ckungsdichte mit 2 — 5 m?/1 erméglicht. Wird der Mantelraum als Permeatseite genutzt, ergibt
sich auRerdem gegenuber Wickelmodulen ein deutlich geringerer Druckverlust auf der Per-
meatseite. Dies ist fir Systeme mit niedrigen Permeatdriicken unter 100 mbar ein wichtiges
Kriterium [150]. Unter der Annahme einer Packungsdichte von 3,5 m?/l ergibt sich ein Volu-
men des Hohlfasermoduls von 0,61 | je Kilogramm Permeat. Die Uberstrdmgeschwindigkeit
resultiert aus der durchstrémten Querschnittsflache. Diese ergibt sich aus dem jeweiligen
Moduldurchmesser und dem Querschnittsanteil der Hohlfasern, der auf etwa 25 % abge-
schatzt wird [150]. Die Berechnung der Uberstrdmgeschwindigkeit muss bei der Betrachtung
des Gesamtsystems erfolgen, da sie von der benétigten Permeatmenge abhéangt.
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5.2 Prozess 2: Pervaporation und Adsorption

Bei der Pervaporation muss das Permeat an der Membranoberflache verdampft werden. Die
dazu aufzubringende Verdampfungsenthalpie wird dem zugefiihrten Kraftstoff entzogen. Bei
der Prozessauslegung muss daher die Warmebilanz in Betracht gezogen werden. Die Tem-
peraturdifferenz AT, um die das Permeat und das Retentat gegeniiber dem Feedstrom ab-
kiihlen, berechnet sich aus der Verdampfungsenthalpie des Permeats:

AT — mPermea/ i I’(T)

mFeed : cp (T) (5-23)

Mit den Stoffwerten fiir Jet A-1 (siehe Anhang, Kap. 9.5) ergibt sich die mittlere Temperatur-
differenz in Abh&ngigkeit vom Verhéltnis s1,,,,... /1., Wie in Abb. 5-15 dargestellt.
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Abb. 5-15: Temperaturdifferenz AT zwischen zugefiihrtem Kraftstoff und dem Produkt- und
Retentatstrom fir Jet A-1

Die Laborversuche haben gezeigt, dass eine Verminderung der Feedtemperatur von 80°C
auf 70°C mit einer Verringerung des Flusses um 26 % (Masse) und des Anreicherungsfak-
tors um 9 % verbunden war. Um gréRere Abweichungen vom Auslegungspunkt zu vermei-
den, wurde die maximale Temperaturdifferenz fur die Modulauslegung auf 10 K begrenzt.

Das Verhaltnis 7, /... darf damit maximal 0,073 betragen. Auf einen Permeatstrom
von 1 kg / h bezogen ergibt sich dann ein zuzufiihrender Feedstrom von 13,77 kg / h, der auf
die Betriebstemperatur erwdrmt werden muss (Abb. 5-16 a). Der Feedstrom 1, ,ist dabei
als der in das Membranmodul eintretende Massenstrom definiert. Dieser ist vom zugefiihrten
Kraftstoffstrom rz,, zu unterscheiden, der dem Modul von aufen zugefihrt wird. Es gilt da-
mit 1., =M., + M., - UM die zuzufuhrende Kraftstoffmenge zu reduzieren und &hnlich
der destillativen Abtrennung einen Permeatanteil s1,,,.., /7., von 33 % (Masse) zu errei-
chen, ist eine Kreislauffihrung des Kraftstoffs erforderlich, wie in Abb. 5-16 b gezeigt.
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Abb. 5-16: Massenstrdme und Schwefelgehalte in einem Membranmodul ohne und mit
Kreislauffiihrung des zugefiihrten Kraftstoffes zur Erzielung eines Permeatstroms
von 1 kg/h

Neben einem geringeren zuzufiihrenden Kraftstoffstrom wirkt sich die Kreislauffiihrung auch
auf den Schwefelgehalt im Permeat aus. Dieser ergibt sich aus der Schwefelbilanz um das
Membranmodul (Gl. 5-24) und dem Anreicherungsfaktor (Gl. 5-25).

M, *Cs .y = Mpetentat * CsRetentat T ™ permear * €S, Permeat (5-24)

cS‘P(/rmL'at = ﬂ .ES,M()dul (5'25)

Die fur den Laborversuch getroffene Annahme, dass der Schwefelgehalt im Kraftstoff wah-
rend der Uberstrémung der sehr kleinen Membranflache konstant ist, gilt fir die Auslegung
des Moduls nicht. Da der Schwefelgehalt im Retentat jedoch nur um 5,5 % bzw. 4,7 % héher
ist als der im Feedstrom, kann der feedseitige Schwefelgehalt innerhalb des Membranmo-
duls linearisiert werden und der Anreicherungsfaktor auf den mittleren Schwefelgehalt
Cs. s DEZOgEN Werden.

Fur den Fall ohne Kreislauffihrung unterscheidet sich der Schwefelgehalt im Retentat nur
um 5,5 % von dem im zugefiihrten Kraftstoff. In diesem Fall kann der Anreicherungsfaktor
als unabhangig vom Schwefelgehalt im Kraftstoff angenommen werden. Im Fall mit Kreis-
lauffiihrung permeiert jedoch ein Drittel des zugefihrten Kraftstoffs durch die Membran, so-
dass sich die feedseitige Kraftstoffzusammensetzung im Membranmodul insofern von der im
zugefihrten Kraftstoff unterscheidet, als dass ein geringerer Anteil leicht permeierender
Komponenten enthalten ist. Dieser Effekt wurde wie folgt im LabormaRstab untersucht: Uber
mehrere Tage wurden mehr als 20 % des Feedvolumens als Permeat abgetrennt. Obwohl
der Schwefelgehalt im Feed um mehr als 15 % anstieg, war keine signifikante Anderung des
Anreicherungsfaktors messbar, so dass dieser Effekt fiir die in Abb. 5-16 b dargestellte Pro-
zessflhrung vernachlassigt werden kann.

Damit ergibt sich mit den Gleichungen 5-24 und 5-25 fur die Auslegung insgesamt mit
Jet A-1 A eine Verminderung des Schwefelgehaltes um 60 % ohne Kreislauffihrung und um
52 % mit Kreislauffihrung. Fur Kerosin C betrdgt die Reduzierung des Schwefelgehaltes
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47 % ohne Kreislauffihrung und 39 % mit Kreislauffihrung. Die geringere Verminderung des
Schwefelgehaltes fur Kerosin C kann durch den héheren Anteil niedrig siedender Thiophene
begriindet werden, die bevorzugt durch die Membran permeieren.

5.2.1.2 Zweistufige Pervaporation

Mit der Membran M-5 wurden keine detaillierten Laborversuche zur Optimierung des Be-
triebspunktes durchgefihrt, so dass eine experimentell untermauerte Auslegung des Memb-
ranmoduls nicht méglich war. Um dennoch abzuschatzen, ob eine solche Membranstufe
sinnvoll eingesetzt werden kann, sind eine Reihe von Annahmen zu treffen:

e Da der Laborversuch mit einer Kondensattemperatur von -196°C betrieben wurde, wird fur
den Betrieb bei 20°C wie fir die Membran M-4 eine Reduktion des transmembranen Flus-
ses um 52 % angenommen.

e Wahrend die Laborversuche mit handgegossenen Membranen durchgefiihrt wurden, wird
fur die Auslegung eine Dicke der trennaktiven Schicht von 1,5 ym angenommen.

e Es stand nicht genligend Permeat der ersten Membranstufe zur Durchfiihrung von Versu-
chen mit der Membran M-5 zur Verfigung. Daher muss auf die Versuchsergebnisse mit
einer destillativ abgetrennten leichtsiedenden 50 % (Masse) Teilfraktion des Kraftstoffs Jet
A-1 A zurickgegriffen werden. Da das Permeat der ersten Membranstufe jedoch einen
gréfReren Anteil niedrig siedender Thiophene enthélt, die bevorzugt durch die Membran
permeieren, ist dies eine konservative Annahme. Fir den Betrieb mit dem Permeat der
ersten Stufe ist tendenziell mit einem héheren Fluss und einem héheren Anreicherungs-
faktor zu rechnen.

Basierend auf den Bedingungen, die im Labormalstab eingestellt waren und den getroffe-
nen Annahmen, ergeben sich die in Tab. 5-5 aufgefiihrten Betriebsparameter.

Parameter Einheit Auslegungswert
Mittlere Feedtemperatur fFeed °C 135
Feeddruck PFeed °bar <100 mbar
Kondensattemperatur Tkond °C 20
Permeatdruck Prermeat ~ Mbar (abs.) 4 mbar
Fluss n" kg/m*h 0,38
Anreicherungsfaktor B 3,084

Tab. 5-5: Betriebsparameter der zweiten Membranstufe

Wie fir die erste Membranstufe soll die feedseitige Temperaturdifferenz zwischen dem Ein-
und Austritt aus dem Membranmodul maximal AT = 10 K betragen. Daher muss
M pormeat | M reed Widerum 0,073 betragen. Da die zweite Membranstufe zur Erzeugung eines
schwefelreichen Permeats eingesetzt wird, folgt daraus die Notwendigkeit einer Kreislauffiih-
rung. Ohne Kreislauffilhrung ergébe sich fir #1,,.,.., /M r... =0,073 nur eine marginale Min-
derung des Schwefelgehaltes im Retentat. Fir die Auslegung wird ein Verhaltnis von
M5, [ Mgeenat = 2 9€WAENIL. In Abb. 5-17 sind die Massenstréme und Schwefelgehalte fir die
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zweite Membranstufe beispielhaft fiir ein Kerosin mit 3000 ppm dargestellt, das in der ersten
Membranstufe auf 1800 ppm entschwefelt wurde.

Rickstand

Ruickfiihrung 1kg/h
11,77 kg/h

848 ppm-S
Produkt
Stufe 1
2 kg/h
1800 ppm-S 2752 ppm-S
Q Permeat
1 kg/h

Abb. 5-17: Massenstrdme und Schwefelgehalte in der zweiten Membranstufe fiir ein vorent-
schwefeltes Permeat der ersten Membranstufe mit 1800 ppm Schwefel

Mit dem Anreicherungsfaktor B = 3,084 ergibt sich fir diese Auslegung eine Verminderung
des Schwefelgehaltes gegenliber dem zugefiihrten Kraftstoff um 53 % auf 848 ppm-S. Die
Berechnung der Schwefelgehalte beinhaltet hier wiederum die Annahme, dass der Anreiche-
rungsfaktor unabhdngig vom Schwefelgehalt im Kraftstoff angesehen werden kann. Fir die
exakte Auslegung ist dies fiir diesen Anwendungsfall jedoch empirisch zu Uberprifen, da der
Schwefelgehalt im Rickstand um 53 % geringer ist als der im zugefiihrten Kraftstoff.

5.2.2 Energetische Bewertung

Der Energieaufwand der Pervaporation setzt sich aus der Leistung der Pumparbeit, der
Warmemenge zum Aufheizen des Kraftstoffs und dem Wéarmeverlust an die Umgebung zu-
sammen. Abgesehen von den An- und Abfahrvorgéngen, die hier nicht berlicksichtigt wer-
den, ist der Prozess stationér.

Die Berechnung der Pumpenleistung erfolgt analog zu den Berechnungen zur adsorptiven
Entschwefelung. Dabei werden die Pumpen zur Zufuhr von Kraftstoff, zur Kreislauffihrung
und zur Komprimierung des flissigen Kondensats auf Umgebungsdruck beriicksichtigt.

Die Leistung der Vakuumpumpe, die zur Entfernung nicht kondensierbarer Gase aus dem
Permeatraum erforderlich ist, kann auf Basis der Undichtigkeit des Vakuumraums berechnet
werden. Der Permeatraum entspricht in einem Hohlfasermodul etwa 35 % des Gesamtvolu-
mens [150]. Daftr ergibt sich aufgrund von Undichtigkeiten ein Leckluftstrom von 4,0 I/h
[151]. Fur eine Drehschieberpumpe vom Typ S1,5 der Firma Leybold Oerlikon, mit einer Mo-
torleistung von 80 W ergibt sich daraus eine Laufzeit von 8,28 s/h und damit eine durch-
schnittliche Leistung von nur 0,184 W [152].

Der gréte Energieaufwand wird zum Aufwdrmen des Kraftstoffs vor dem Eintritt in das
Membranmodul benétigt. Zum einen muss der im Kreislauf geférderte Kraftstoff, der beim
Uberstrémen der Membran um AT = 10 K abkihlt, wieder auf die Eintrittstemperatur erwarmt
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5.2 Prozess 2: Pervaporation und Adsorption

werden. Zum anderen muss der neu zugefiihrte Kraftstoff von Umgebungstemperatur auf die
Eintrittstemperatur erhitzt werden.

: . . = AT
QFeed = mKrei.v[auf : cP,Kemsin AT + mzu : cp Kerosin : ((TFL’(’H' + 2] - TU J (5-26)

Da die Membran im Vergleich zur Umgebung eine erhéhte Temperatur aufweist, missen die
Waérmverluste ausgeglichen werden. Diese berechnen sich zu:

QVer/ust = kA(Tr _TU) (5-27)

Dabei wird das Membranmodul wiederum mit einer Microtherm-Isolierung mit einer Dicke
von 25 mm ummantelt, so dass sich der Warmedurchgangskoeffizient k und die Oberflache
analog zur destillativen Abtrennung ergeben (siehe Kap. 5.1.1.2).

5.2.3 Analyse des Gesamtprozesses fiir Kerosin

Da bisher keine ausreichenden Permeatmengen zur Durchfihrung von Adsorptionsversu-
chen hergestellt werden konnten, ist die Adsorptionskapazitat auf Basis der Werte fir leichte
Teilfraktionen der destillativen Abtrennung abzuschétzen. Die héchste Kapazitat wurde expe-
rimentell fir einen Destillatanteil von wp= 0,3 erzielt. Da die enthaltenen Schwefelverbindun-
gen denen im Permeat der Membran M-4 am ehesten entsprechen, wird fir das Permeat
dieselbe Adsorptionskapazitdt angenommen. Aufgrund des héheren Thiophenanteils im
Permeat ist tendenziell jedoch eher mit einer héheren Kapazitat zu rechnen.

Die Wahl des optimalen Betriebspunktes der Adsorption ist analog zum ersten Prozess ab-
héngig von der Pervaporation. Die beiden Verfahren sind genau wie die destillative Abtren-
nung und die Adsorption Uber die Kraftstoffmenge, die der Adsorption zugefihrt werden
muss, verknupft. Aufgrund dieser identischen Abhangigkeit ergibt sich folglich derselbe Be-
triebspunkt der Adsorption (siehe Kap. 5.1.35.1.3.2). Fur diesen Betriebspunkt werden die
ZielgréRen fur den Prozess aus Pervaporation und Adsorption mit unterschiedlichen Schwe-
felgehalten im Folgenden dargestellt. Dabei muss unterschieden werden, ob die erste Stufe
mit oder ohne Kreislauffihrung ausgefuhrt wird.

Die Laborversuche zur Charakterisierung der Entschwefelung durch Pervaporation wurden
wie die Adsorptionsversuche mit dem Kraftstoff Jet A-1 A durchgefuhrt und anschlieRend
wurde der Einfluss hoherer Schwefelgehalte mit Kerosin C ermittelt. Fir Kerosin mit
3000 ppm-S mussen die Entschwefelungsleistung der Pervaporation und die Adsorptionska-
pazitat wiederum extrapoliert werden. Die abgeschéatzten GréRRen sind schraffiert dargestellt.

5.2.3.1 Ausfuhrung der ersten Membranstufe mit Kreislauffuhrung

In Abb. 5-18 ist der Verlauf der ZielgréRen fir den Fall, dass die erste Pervaporationsstufe
mit Kreislauffihrung ausgefihrt wird in Abhangigkeit vom Schwefelgehalt im Kraftstoff fur
den optimierten Betriebspunkt dargestellt.
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Abb. 5-18: Energieaufwand, Adsorbensmenge sowie der Feedstrom bei der Entschwefelung
von Kerosin durch Pervaporation und Adsorption mit Kreislauffiihrung

In Abhangigkeit vom Schwefelgehalt im Kerosin ergibt sich fiir den einstufigen Prozess ein
ahnlicher Verlauf des Energiebedarfs wie bei dem Prozess mit destillativer Abtrennung. Wird
der Prozess fir die Kraftstoffe Jet A-1 A bzw. Kerosin C ausgelegt, ergibt sich basierend auf
den Ergebnissen der Laborversuche ein um jeweils 6,5 % geringer Gesamtenergieaufwand
als fur den Prozess mit destillativer Abtrennung. Die erforderliche Adsorbensmenge und der
zuzufihrende Kraftstoffstrom unterscheiden sich nur unwesentlich vom Prozess mit destilla-
tiver Abtrennung. Fiir Schwefelgehalte von 3000 ppm-S liegen die Vorteile der Pervaporation
gegenlber dem ersten Prozess mit jeweils weniger als 10 % im Bereich der Ungenauigkeit
der Abschatzung und sind damit als nicht signifikant zu betrachten.

Der Energieaufwand der Pervaporation unterscheidet sich von dem der destillativen Abtren-
nung in einem wesentlichen Punkt. Bei der destillativen Abtrennung ist eine Reduzierung des
Destillatanteils unter 30 % aufgrund des hohen Wéarmebedarfs zur Erhitzung des Kraftstoffs
nicht sinnvoll. Bei der Pervaporation ergibt sich aus der Betriebstemperatur von 80°C, bzw.
135°C eine andere Situation, da die zuzufiihrende Warmeenergie aus den Abwarmestrémen
der APU gewonnen werden kann. Bei der Verwendung einer HT-PEFC kann z.B. die Ab-
warme des Stacks verwendet werden. Sofern gentigend Abwarme vorhanden ist, ist die fur
die Pervaporation aufzubringende Warmemenge daher fir den Gesamtwirkungsgrad der
APU nicht relevant.

Wird der zweistufige Membranprozess eingesetzt, vermindert sich die Adsorbensmenge um
56 %, da der Schwefelgehalt am Eintritt der Adsorption geringer ist. Wahrend sich fur die
zweistufige Pervaporation ein um 11 % héherer Gesamtenergieaufwand um ergibt, steigt der
Anteil der Warmezufuhr, die durch Abwarme erfolgen kann, deutlich an. Sofern geniigend
Abwé&rme zur Verfigung steht, sinkt der wirkungsgradrelevante Energieaufwand gegeniber
dem einstufigen Prozess um 48 %. Im Gegenzug steigt der zuzufuihrende Kraftstoffstrom um
65 % an. Der Grund dafir ist, dass mit der zweiten Pervaporationsstufe ein zusatzlicher
Ruckstandsstrom entsteht.
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5.2.3.2 Ausfihrung der ersten Membranstufe ohne Kreislauffihrung

Wenn die Pervaporation ohne Kreislauffihrung ausgefiihrt wird, ist eine mehr als doppelt so
groRe Wéarmezufuhr fur die Pervaporation nétig, da die 13,77-fache Menge des Produkt-
stroms vor dem Eintritt in das Membranmodul auf die Betriebstemperatur erwdrmt werden
muss (siehe Abb. 5-19). Steht gentigend Abwérme zur Verfligung, wirkt sich dies jedoch
nicht auf den Systemwirkungsgrad, sondern nur auf die Warmeubertragerflaichen aus, die
dadurch gréRer werden.
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Abb. 5-19: Energieaufwand, Adsorbensmenge sowie der Feedstrom bei der Entschwefelung
von Kerosin durch Pervaporation und Adsorption ohne Kreislauffihrung

Da der Schwefelgehalt im Produkt der Pervaporation ohne Kreislauffihrung geringer ist, wie
in Kap. 5.2 erldutert, ergibt sich beispielsweise fir Kerosin C eine um 13 % geringere Adsor-
bensmenge und ein um 11 % verminderter Energieaufwand fur die Adsorption. Die zuzufiih-
rende Kraftstoffmenge steigt ohne Kreislauffiihrung jedoch um den Faktor 4,4 an. Dies ist
entsprechend auch mit der 2-fachen zuzufiihrenden Warmemenge fir die Pervaporation
verbunden.

5.24 Bewertung des Gesamtprozesses fiir Kerosin

Wie fur den ersten Prozess muss fir die technische Anwendung derzeit die Auslegung fiir
einen Schwefelgehalt von 3000 ppm erfolgen. Diese wird im Folgenden beziiglich der Ziel-
gréRen diskutiert:

o Die BaugréRe der gesamten Entschwefelung wird analog zum ersten Prozess unter Be-
rlcksichtigung der Systemkomponenten mit dem dreifachen Behéltervolumen der Grob-
und der Feinentschwefelung abgeschatzt (Tab. 5-6).
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Volumen Bauvolumen Volumen Volumen
Hohlfasermodul Adsorbens Gesamt
Einheit | | |
Einstufig mit Kreislauffihrung 1,26 10,00 33,78
Zweistufig, mit Kreislauffihrung 4,38 23,28
Stufe 1 2,09
Stufe 2 1,29
Einstufig ohne Kreislauffiihrung 1,21 8,36 28,71
Zweistufig ohne Kreislauffiihrung 3,75 21,09
Stufe 1 2,03
Stufe 2 1,25

Tab. 5-6: Bauvolumen der Entschwefelung durch Pervaporation und Adsorption, ausgelegt
fur Kerosin mit 3000 ppm-S

Die Abschédtzung der BaugréRe firr die unterschiedlichen Verfahrenkonzepte zeigt, dass
die zweistufige Pervaporation gegeniiber dem einstufigen Verfahren aufgrund der Redu-
zierung der benétigten Adsorbensmenge und trotz des zuséatzlichen Hohlfasermoduls vor-
teilhaft ist. Auch die Ausfiihrung ohne Kreislauffiihrung erfordert ein geringeres Bauvolu-
men, weil eine geringere Adsorbensmenge nétig ist.

e Je nach Ausfihrung ist fur die Pervaporation ein Warmestrom zwischen 256 W und
1909 W aufzubringen. Die Warmezufuhr erfolgt bei einer Temperatur von 75°C fiir die ers-
te Membranstufe und bei 135°C fiur die zweite Membranstufe. Daher kann die aufzubrin-
gende Energie durch die Abwédrme der APU gedeckt werden, so dass nur der ibrige Auf-
wand - die Hilfsenergie und der Aufwand zur Adsorption - wirkungsgradrelevant sind.

Wird nur der wirkungsgradrelevante Energieaufwand bewertet, ergibt sich durch die zwei-
stufige Ausfihrung ein um 48 % (mit Kreislauffihrung) bzw. um 47% (ohne Kreislauffiih-
rung) reduzierter Energieaufwand. Durch die Ausfiihrung ohne Kreislauffiilhrung kann der
relevante Energieaufwand um 13 % (1-stufig) bzw. 12 % (2-stufig) gesenkt werden.

o Die Ausfiihrung der Pervaporation ohne Kreislauffiihrung in der ersten Membranstufe hat
zur Folge, dass der Entschwefelung 27 kg (1-stufig) bzw. 46 kg (2-stufig) Kraftstoff pro
Stunde zugefiihrt werden missen, um einen Produktstrom von 1,35 kg/h zu erzeugen.
Durch die Kreislauffihrung kann die Kraftstoffzufihr auf 6,3 kg/h bzw. 10,4 kg/h reduziert
werden.

Auch der Einsatz des zweistufigen Prozesses hat zur Folge, dass ein hoherer Kraftstoff-
strom zugefiihrt werden muss, da in der zweiten Stufe ein zusatzlicher Riickstandsstrom
anfallt. Der Anstieg betragt 65 % fur den Prozess mit Kreislauffihrung und 68 % ohne
Kreislauffuhrung.

o Die Laborversuche haben gezeigt, dass die Membran M-4 nach weniger als 150 Betriebs-
stunden unbrauchbar ist. Die Dauerhaltbarkeit ist daher unzureichend und steht der tech-
nischen Anwendung derzeit noch entgegen. Aus diesem Grund ist weitere Entwicklungs-
arbeit mit dem Ziel einer ausreichenden Dauerhaltbarkeit erforderlich.
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Das Membrankonzept ohne Kreislauffihrung ist aufgrund der sehr groen Volumenstréme
nur dann vorteilhaft, wenn die Entschwefelung direkt in die Kraftstoffzufuhr des Antriebsag-
gregates integriert wird und kein zusatzlicher Aufwand zum Transport der grofRen Kraftstoff-
mengen entsteht. In diesem Fall kann die APU jedoch nur wahrend des Betriebs des An-
triebsaggregates  eingesetzt werden. Zusétzlich muss eine ausreichend grolle
Abwé&rmemenge von bis zu 1909 W zur Verfligung stehen.

Wesentlich einfacher ist daher die Anwendung des Prozesses mit Kreislauffihrung, die bei
geringen EinbuRBen bezlglich des Energieaufwands und der BaugréRe die destillative Ab-
trennung direkt ersetzen kann. Fir den Verfahrensvergleich wird daher die zweistufige Per-
vaporation mit Kreislauffihrung herangezogen. Fir diesen Prozess betragt die Wirkungs-
gradeinbufRe der APU beim Betrieb mit Kerosin mit 3000 ppm-S 3,1%. Wird die fur 3000 ppm
ausgelegte Entschwefelung mit Jet A-1 A, mit einen fiir Europa typischen Schwefelgehalt
betrieben, betrégt die WirkungsgradeinbuRe nur 0,7 Prozentpunkte. Dies gilt jedoch nur
dann, wenn eine Abwarmemenge von 947 W fiir Jet A-1 mit 3000 ppm Schwefel und 853 W
fur Jet A-1 A zur Verfiigung steht. Darliberhinaus betrégt der Riickstandsanteil 84 %(Masse)
fur Jet A-1 A und 87 %(Masse) fiir Jet A-1 mit 3000 ppm Schwefel.

5.2.5 Bewertung des Gesamtprozesses fiir Heizol EL

Bei den Laborversuchen mit der Membran M-4 konnte fur Heizél EL mit 1000 ppm Schwefel
nur eine Verringerung des Schwefelgehaltes im Permeat um 19 % erreicht werden. Mit der
destillativen Abtrennung kann der Schwefelgehalt dagegen um 81,5 % reduziert werden, so
dass die Anwendung der Pervaporation zur Entschwefelung von Heizdl EL mit der Membran
M-4 nicht sinnvoll ist. Mit den Gbrigen Membranen wurde die Entschwefelung von Heizdl EL
bisher nicht untersucht, da ohnehin kein Adsorbens mit ausreichender Kapazitat zur weiteren
Entschwefelung des Permeatstroms des Kraftstoffs Heizdl EL zur Verfugung steht, wie in
Kapitel 5.1.4 erldutert. Auch mit einer geeigneten Membran ist der Gesamtprozess daher
nicht anwendbar.

5.3 Prozess 3: Hydrierende Entschwefelung mit Vorsittiger

5.3.1  Prozessauslegung

Bei der Auslegung der hydrierenden Entschwefelung mit Vorsattigung fur eine Brennstoffzel-
len-APU mit einer Leistung von 5 kW wird der in Kap. 3.1 beschriebene Prozess, wie in
Abb. 5-20 dargestellt, um eine Abtrennung der Gasphase hinter dem Austritt des Reaktors
erweitert (3). Zusatzlich wird eine Warmertickgewinnung in den Reaktor integriert (2).

Da der Kraftstoff im Reaktor mit einer Temperatur von mehr 350°C vorliegen muss und zur
Abtrennung der Gasphase wieder abgekihlt wird, bietet es sich an, den zugefiihrten Kraft-
stoff mit dem aus dem Reaktor austretenden Produkt vorzuwdrmen. Aufgrund der geringen
Volumenstréome von jeweils 1,67 I/h an fluissigem Kraftstoff bietet sich dazu ein Mikrowdrme-
tauscher an, der in die Isolierung des Reaktors integriert wird (2).
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Reaktor
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Abb. 5-20: Prozessschema der hydrierenden Entschwefelung

Am Austritt des Reaktors muss das im Kraftstoff geldste H,S-haltige Gas wieder abgetrennt
werden. Dazu wird der Kraftstoff zunédchst abgekiihlt und entspannt, so dass sich eine sepa-
rate Gasphase bildet. Um den Ausgasungsprozess zu beschleunigen, wird der Kraftstoff im
Separatorbehalter (3) mit einem Gasstrom durchspilt.

Die Auswahl des Betriebspunktes erfolgt auf Basis der Ergebnisse der experimentellen Un-
tersuchungen. Die Laborversuche haben gezeigt, dass ein Schwefelgehalt von weniger als
20 ppm im Produkt erreicht wird. Um zuverléssig den Zielwert von 10 ppm zu erreichen ist
jedoch eine weitere Optimierung des Prozesses erforderlich. Daher liegt der Fokus bei der
Wahl der Parameter fiir die Auslegung auf der Minimierung des Schwefelgehaltes im Produkt
und nicht auf der Minimierung des Energieaufwandes. Fur die Auswahl des Betriebspunktes
sind die in Tab. 5-7 aufgefuhrten Parameter von Bedeutung.

Parameter Einheit Auslegungswert
Vorsattiger
Temperatur Tvs °C 127°C
Druck Pvs bar 30-70
Reaktor
Temperatur Thps °C 390°C
Druck Prbs bar identisch mit pys
Raumgeschwindigkeit LHSV h' 0,7
Kraftstoff, Gesamtschwe- cg4 ppm <3000 ppm
felgehalt

Tab. 5-7: Parameter zur Bestimmung eines Betriebspunktes der hydrierenden Entschwefe-
lung mit Vorsattiger fur Jet A-1

e Wahrend die Laborversuche mit einer Vorséattigertemperatur von 20°C durchgefihrt wur-
den, kann durch eine héhere Vorsattigertemperatur der Betriebsdruck verringert werden,
um die gleiche Reformatmenge im Kraftstoff zu 16sen. Damit dies keine nachteiligen Aus-
wirkungen auf die Energiebilanz hat, wird die Temperatur im Vorséttiger so gewahlt, dass
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die Abwérme des Brennstoffzellensystems zur Beheizung des Vorsattigers ausreicht und
diese somit genutzt werden kann. Bei Nutzung der Abwérme des HT-PEFC Stacks, der
bei 180°C arbeitet, kann eine Vorséttigertemperatur von mindestens 130°C erreicht wer-
den.

o Der erforderliche Betriebsdruck ist vom Schwefelgehalt im Kraftstoff abhéngig. Die expe-
rimentellen Untersuchungen haben bestéatigt, dass am Austritt des Reaktors ein Wasser-
stoffpartialdruck von 10 bar ausreicht. Damit folgt aus der Modellrechnung zur Gasléslich-
keit in Abh&ngigkeit von der Temperatur im Vorséttiger und dem Schwefelgehalt im
Kraftstoff der in Abb. 5-21 dargestellte Verlauf des erforderlichen Betriebsdruckes.
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Abb. 5-21: Zusammenhang zwischen dem Betriebsdruck und dem Schwefelgehalt in Jet A-1
fur die vollstdndige Umsetzung der Schwefelverbindungen in Abh&ngigkeit von
der Temperatur im Vorsattiger

Bei einer Vorsattigertemperatur von 127°C ist fur ein Jet A-1 mit einem in Europa typi-
schen Schwefelgehalt von 550 ppm nur ein Betriebsdruck von 25,5 bar erforderlich. Ent-
hélt das Kerosin 3000 ppm Schwefel muss ein Betriebsdruck von 59 bar aufgebracht wer-
den. Damit liegen die Drucke 11 % bzw. 37 % unter dem Wert, der bei einer
Vorséttigertemperatur von 27°C erforderlich ist.

o Die Versuche haben gezeigt, dass die Reaktionstemperatur einen starken Einfluss auf
den Schwefelgehalt im Produkt hat. Mit steigender Temperatur wird ein geringerer Schwe-
felgehalt im Produkt erzielt. Um eine Verkokung des Katalysators zu vermeiden wird als
Maximalwert die Temperatur von 390°C fir die Prozessauslegung ausgewahlt.

o Die Festlegung der LHSV wirkt sich direkt auf die Baugréf3e und das Gewicht des Reak-
tors aus. Da ein groRerer Reaktor ein gréfieres zu beheizendes Volumen und damit auch
gréRere Warmeverluste bedingt, wirkt sich dies indirekt auf den Energiebedarf des Pro-
zesses aus. Zur Minimierung des Schwefelgehaltes im Produkt wurde auf Basis der La-
borversuche eine LHSV von 0,7 h™ ausgewshlt. Allerdings scheint dieser Parameter Po-
tential zur weiteren Prozessoptimierung zu bieten.

e Die Auslegung erfolgt auf Basis der Laborversuche fur ein Jet A-1 mit bis zu 3000 ppm
Schwefel, so dass der Auslegungsdruck 70 bar betragt. Wird jedoch ein Kerosin mit ei-
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nem geringeren Schwefelgehalt eingesetzt, kann der Betriebsdruck reduziert werden. Die
Versuchsergebnisse zeigen, dass fir Kerosin mit 1675 ppm Schwefel ein Betriebsdruck
von 30 bar ausreicht. Dies deckt sich mit den berechneten Werten zur Reformatléslichkeit
bei einer Vorséattigertemperatur von 127°C, wie Abb. 5-21 zeigt.

Fur eine Brennstoffzellen-APU mit eine Leistung von 5 kW, ergeben sich daraus die in Tab.
5-8 aufgelisteten Auslegungsparameter fir die hydrierende Entschwefelung.

Parameter Einheit Auslegungswert
Reaktor
Schuttungsvolumen cm® 2383
Durchmesser mm 60
Lange mm 843
Wandstérke mm 5

Volumenstréme

Kraftstoff ml/h 1669
Reformat
500 ppm In/h 7,76
3000 ppm In/h 19,29
Spilgas In/h <500

Tab. 5-8: Auslegungsparameter fir die hydrierende Entschwefelung flr eine Brennstoffzel-
len-APU mit einer Leistung von 5 kW

Bisher wurden keine Versuche zum Einfluss der Reaktorgeometrie durchgefiihrt, so dass
hier weiteres Potential zur Optimierung des Prozesses besteht. Fir die Prozessauslegung
wird ein Durchmesser der Katalysatorschittung von 60 mm gewahlt. Die Ladnge des Reak-
tors ergibt sich aus der festgelegten LHSV von 0,7 h™ zu 843 mm. Der zuzufithrende Refor-
matstrom ergibt sich fur den vorgegeben Kraftstoffstrom aus der in Kap. 3.1.1 berechneten
Gasloslichkeit.

5.3.2 Energetische Betrachtung
Der Energiebedarf fur die hydrierende Entschwefelung ergibt sich aus

o der Druckerhéhung des Kraftstoffs auf den Betriebsdruck,

e der Verdichtung des Reformatstroms auf den Betriebsdruck,

o der Warmezufuhr zum Erhitzen des zugefiihrten Kraftstoffs,

o dem Ausgleich der Warmeverluste des Reaktors an die Umgebung,

e und der Leistung des Spulgebléses.
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Wenn man An- und Abfahrvorgénge aufler Betracht |asst, kann der Prozess als stationdr
betrachtet werden. Da der Energiebedarf in diesem Fall konstant ist, kann die Leistung der
einzelnen Anteile direkt berechnet werden.

Die Leistung der Pumpe zur Kompression des Kraftstoffs Pkasstorr auf den Betriebsdruck pups
berechnet sich zu

1
Prps _Pu)'i- (5-28)

Kraftstoff Pumpe

1 Krafistoff
P, Kraftstoff = : (

Dabei wird der Kraftstoff als inkompressibel angenommen. Dies ist zuldssig, da sich die
Dichte bei einer Druckdifferenz von 40 bar nur um 0,5% verandert. Bei der Verdichtung des
gasférmigen Reformats auf den Betriebsdruck muss die Druckabhdngigkeit der Dichte be-
ricksichtigt werden. Es gilt fir die Leistung des Reformatverdichters Preformat:

Pups 1

p n n Verdichter

‘In (5-29)

PReformal = pU : mRefonnal

Analog wird die Spiilluftgeblaseleistung Pspugas berechnet (Gl. 5-27). Der Druckverlust im
Separator wird mit 30 mbar angenommen.

L

U ﬂGeh/dse

P

Spiilgas = pU : mSpiA’lgas (5-30)

Der zugefiihrte Kraftstoff mit dem darin gelésten Reformat muss vor dem Eintritt in den Re-
aktor auf die Reaktionstemperatur Typs erhitzt werden. Ein Grof3teil der dazu aufzubringen-
den Energie wird aus dem Produktstrom zuriickgewonnen, so dass nur die Wirkungsgradver-
luste des Warmetauschers und die Warmeverluste des Reaktors durch externe
Energiezufuhr ausgeglichen werden mussen. Wie fir die bereits berechneten Warmetau-
scher wird wiederum eine Temperaturdifferenz von AT= 50 K zwischen der Austrittstempera-
tur des Produktes und der Eintrittstemperatur des zugefiilhrten Kraftstoffs angenommen.
Folglich ergibt sich fur den stationdren Betrieb die erforderliche Warmezufuhr Q'z" zZu:

Qzu = mKerosin " Cp Kerosin * AT + QVer[ust . (5'31 )

Dabei wird die Warmekapazitat als linear in Abhéngigkeit von Temperatur und Druck ange-
nommen. Da fir Kerosin keine Werte fur die Warmekapazitat in diesem hohen Druckbereich
verfugbar sind, wird auf Daten fur Dodekan zuriickgegriffen [153]. Die Verlustleistung
Q'M,w ergibt sich, wie bereits bei der Adsorption, zu:

Ql/erlust = k : AReakt\)r : (TReakt\)r - TU ) " (5_32)

Der Warmedurchgangskoeffizient k und die Oberflache des Reaktors Areakior Werden dabei
analog dem Adsorptionsprozess berechnet. Insgesamt ergibt sich somit die Bedarfsleistung
fur die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger aus der Summer der einzelnen Anteile.

Bei der Berechnung wurden die folgenden Vereinfachungen getroffen:

155



5 Verfahrensanalyse und Bewertung

¢ An- und Abfahrvorgdnge wurden nicht berticksichtigt,
o der flussige Kraftstoff wird als inkompressible Flussigkeit angenommen,
o die Warmekapazitat wird im gegebenen Temperaturbereich linear interpoliert,

o der Vorséattiger wird energetisch nicht berlicksichtigt, weil nur Abwarme des Prozesses zur
Erwdrmung des Kraftstoffs zugefuhrt wird,

o die bei der exothermen katalytischen Reaktion im Festbettreaktor freiwerdende Warme
wird vernachlassigt.

Fur die zuvor festgelegten Auslegungsparameter ergibt sich der in Tab. 5-9 aufgefuhrte E-
nergieaufwand fur die hydrierenden Entschwefelung.

Komponente Leistung Leistung
Jet A-1, 563 ppm-S Jet A-1, 3000 ppm-S

w w
Pumpe Kerosin 7,7 18,1
Verdichter Reformat 7,0 22,1
Verdichter Spulgas 11,9 11,9
Verluste Rekuperator 63 63
Waérmeverluste Reaktor 46,4 46,4
Verbrauch Reformatgas 4,0 10,0
Summe 140,0 171,5

Tab. 5-9: Energieaufwand zur hydrierenden Entschwefelung fiir die Entschwefelung von
Jet A-1 mit 563 ppm-S und 3000 ppm-S auf einen Produktschwefelgehalt von 10

ppm

Der summierte Energieaufwand fur die hydrierende Entschwefelung betragt fir Kerosin mit
einem typischen Schwefelgehalt von 563 ppm 140 W. Wird ein hochschwefelhaltiges Kerosin
mit 3000 ppm Schwefel eingesetzt, muss der Betriebsdruck im Reaktor angehoben werden.
Daraus resultiert eine Erh6hung des Energieaufwandes auf 171,5 W.

Die erforderliche Warmezufuhr betragt unabhdngig vom Schwefelgehalt im eingesetzten
Kraftstoff 109,4 W. Die Hilfsenergien zum Antrieb der Pumpe, des Verdichters und des Ge-
blases sowie der Reformatgasumsatz steigen dagegen mit dem Schwefelgehalt im Kraftstoff
an.

5.3.3 Bewertung des Prozesses fiir Jet A-1

Beziglich der ZielgroRen Energieaufwand, Bauvolumen und Lebensdauer wird die Bewer-
tung der hydrierenden Entschwefelung mit Vorsattiger wie folgt vorgenommen:

o Die BaugrolRe der Entschwefelungseinheit wird wiederum mit dem 3-fachen Behéltervo-
lumen abgeschétzt. Fir ein Volumen des Vorséttigers und des Separators von jeweils 1 |
folgt fur das Gesamtsystem ein Volumen von 13,2 1.
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5.3 Prozess 3: Hydrierende Entschwefelung mit Vorséattiger

o Obwohl die hydrierende Entschwefelung hohe Betriebtemperaturen und —driicke erfordert,
ergibt sich ein relativ geringer Energieaufwand. Fur Kerosin mit 3000 ppm-S flhrt die Ent-
schwefelung zu einer Verringerung des Systemwirkungsgrades der Brennstoffzellen-APU
um einen Prozentpunkt. Wird Jet A-1 mit einem in der EU typischen Schwefelgehalt ein-
gesetzt, ergibt sich eine Verringerung des Wirkungsgrades der APU um 0,85 Prozent-
punkte.

e Wahrend der Laborversuche wurde der Katalysator mehr als 2000 h bei unterschiedlichen
Betriebsparametern verwendet. Wahrend die Farbe des Produktes Uber die Laufzeit dunk-
ler wurde, war kein Anstieg des Schwefelgehaltes im Kraftstoff festzustellen.

Vor der technischen Anwendung des Prozesses missen die folgenden Aspekte noch nédher
untersucht werden:

¢ Die H,S-Abtrennug durch Spiilen des Kraftstoffs mit einem Inertgas konnte im Labormal3-
stab nicht untersucht werden. Daher muss mit dem Betrieb der in Kap. 6 beschriebenen
Pilotanlage der Nachweis Uber die ausreichende Reinigung des Kraftstoffs erbracht wer-
den.

e Das im Kraftstoff geldste, H,S-haltige Gas wird im Separator abgetrennt und mit einem
Inertgas verdunnt. Im Rahmen der Systemintegration muss die Entsorgung des Gas-
stroms, der maximal 500 Iv/h betréagt, geklart werden.

e Der Prozess ist so zu optimieren, dass der Schwefelgehalt im Produkt nicht mehr als
10 ppm betréagt. Ansatzpunkte dazu sind die Optimierung der LHSV und der Reaktorgeo-
metrie sowie die Untersuchung unterschiedlicher Katalysatoren. Insbesondere Nickel-
Katalysatoren versprechen eine bessere Entschwefelungsleistung [118]

Aus den aufgefuhrten Punkten folgt, dass die hydrierende Entschwefelung mit Vorséattiger
vom derzeitigen Stand der Entwicklungen aus mit einem Uberschaubaren Aufwand zur Pro-
zessoptimierung fur eine technische Anwendung geeignet ist.

5.3.4 Bewertung des Prozesses fiir Heiz6l EL

In der Literatur wird die Entschwefelung einer Gasélfraktion mit dem Verfahren der hydrie-
renden Entschwefelung mit Vorsattiger beschrieben [61, S. 1483ff.]. Die Versuche haben
gezeigt, das die Entschwefelung der im Gasél enthaltenen Dibenzothiophene deutlich gréRe-
re Verweilzeiten als die Umwandlung von Benzothiophenen erfordert [37, S. 58ff.].

Bei den in dieser Arbeit durchgefiihrten Laborversuchen zur Entschwefelung einer leichten
30 % (Masse) Teilfraktion des Kraftstoffs Heizdl EL wurde der Katalysator innerhalb kurzer
Zeit zerstort. Eine mdgliche Ursache fur die Beschadigung des Katalysators kénnen Additive
oder die Farb- und Markierstoffe sein, die dem Heiz6l zugegeben werden. Um bewerten zu
kénnen, ob die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger fur die Entschwefelung von
Heizdl EL geeignet ist, muss daher zun&chst eine Untersuchung zu der Wirkung unterschied-
licher Additive auf die Katalysatoren zur hydrierenden Entschwefelung durchgefihrt werden.
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5 Verfahrensanalyse und Bewertung

5.4 Zusammenfassung

Die technische Umsetzbarkeit der drei untersuchten Prozesse wurde anhand der Kriterien
Energieaufwand, BaugréRe, zuzufiihrender Kraftstoffstrom und Lebensdauer beurteilt. Die
Ergebnisse der Verfahrensanalyse fiir Kerosin sind in Tab. 5-10 zusammengestellt.

Verfahren S-Gehalt Bauvolumen zugefiihrter Lebensdauer Verminderung
Kraftstoffstrom Wirkungsgrad
ppm L kg/h H %-Punkte
HDS mit Vorsat- 550 1,35 > 2000 0,9
tiger 13,2
3000 1,35 > 2000 1,0
Pervaporation + 550 8,66 <150 0,7
Adsorption 23,3
3000 10,37 <150 3,1
Therm. Abtren- 550 4,9 > 1428 3,1
nung + Adsorpti- 95,2
on 3000 6,9 > 228 8,8

Tab. 5-10: Zusammenstellung der betrachteten ZielgréRen fir die untersuchten Entschwefe-
lungsprozesse fir den Kraftstoff Jet A-1 mit etwa 550 ppm-S und 3000 ppm-S.
Die Verminderung des Wirkungsgrades bezieht sich auf den Systemwirkungs-
grad der APU

Die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger zeigt in Bezug ZielgroRen die besten Werte.
Darlber hinaus sind mit dem Verfahren die folgenden Vorteile verbunden:

e Da der Prozess kontinuierlich ablauft, entféllt eine aufwandige Prozesssteuerung wie sie
bei der adsorptiven Entschwefelung erforderlich ist.

e Aufgrund der einstufigen Entschwefelung von Kraftstoffen mit bis zu 3000 ppm-S ergibt
sich eine einfache Prozessfihrung.

e Der Prozess basiert auf der bewahrten Technologie der hydrierenden Entschwefelung, so
dass auf industriell bewahrte Katalysatoren zuriickgegriffen werden kann.

e Der bei der destillativen Abtrennung und der Pervaporation anfallende Rickstandsstrom
entfallt, so dass das Brennstoffzellensystem unabhangig vom Antriebsaggregat ist.

Vor einer technischen Anwendung ist jedoch die Eignung der vorgesehenen Abtrennung des
Schwefelwasserstoffs durch das Spulen des Kraftstoffs mit einem Inertgas experimentell zu
bestatigen. AulRerdem ist die Optimierung des Prozesses zur Steigerung der Entschwefe-
lungsleistung erforderlich, damit der Schwefelgehalt im Produkt von derzeit bis zu 20 ppm
auf geforderte 10 ppm-S reduziert werden kann.

In Bezug auf die Lebensdauer und das Bauvolumen ist die Kombination aus Pervaporation
und Adsorption der hydrierenden Entschwefelung mit Vorsattiger derzeit deutlich unterlegen.
Die Adsorption und die Pervaporation sind derzeit jedoch Gegenstand mehrerer Entwick-
lungsarbeiten, so dass mit deutlichen Fortschritten zu rechnen ist:
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5.4 Zusammenfassung

e Die Lebensdauer der Membran M-4 ist derzeit auf 150 h begrenzt. Entwicklungen zur
Vernetzung von Membranen bieten jedoch die Méglichkeit, der Zerstérung der Membran
durch Quellung im Kontakt mit aromatischen Kohlenwasserstoffen vorzubeugen.

¢ In einer Forschungskooperation mit der Universitat Dusseldorf werden derzeit am dortigen
Institut fir makromolekulare Chemie neue Membranmaterialien zur Entschwefelung von
flissigem Kraftstoff entwickelt.

¢ Im Rahmen des ,Advanced Fuel Cell Program“ des U.S. Office of Naval Research werden
neue Adsorbentien mit einer Adsorptionskapazitat von mehr als 5 mg-S/g entwickelt, die
in den kommenden Jahren kommerzialisiert werden sollen. Mit diesen Materialien wird ei-
ne deutliche Reduzierung der Baugrée und des Ernergieaufwandes verbunden sein.

o Durch die Konstruktion eines Rotoradsorbers mit in Reihe geschalteten Adsorbensschiit-
tungen kann das Adsorbens besser ausgenutzt werden, so dass eine deutliche Verringe-
rung der Baugrofie und des Kraftstoffverlustes moglich sein wird.

Daher besteht die Méglichkeit, dass dieser Prozess in einigen Jahren konkurrenzféhig ist
und die Entschwefelung mit geringem Energiewaufwand bei niedrigen Temperaturen und
Driicken ermdglicht.

Der Prozess aus destillativer Abtrennung und Adsorption ist im Gegensatz zu der Pervapora-
tion jetzt schon technisch umsetzbar. Nach 31 Regenerationszyklen waren keine Degradati-
onseffekte des Adsorbens erkennbar. Der hohe Energieaufwand fiir die destillative Abtren-
nung fihrt jedoch zu einer deutlichen Beeintrachtigung der Energieffizienz der
Brennstoffzellen-APU. Daher ist die Pervaporation, sofern die Dauerhaltbarkeit der Memb-
ranmaterialien gewahrleistet ist, der destillativen Abtrennung vorzuzuziehen. Bis ein tech-
nisch umsetzbares Membranmodul verfiigbar ist, kann die destillative Abtrennung jedoch zur
weiteren Entwicklung des Adsorptionsprozesses genutzt werden, um eine leichtsiedende
Teilfraktion fir die Versuche zur Verfigung zu stellen.
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6 Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorsattiger

Um die technische Umsetzbarkeit der hydrierenden Entschwefelung mit Vorséattiger nachzu-
weisen, wurde der Prozess zusammen mit der Firma MPCP GmbH als Pilotanlage fur ein
Brennstoffzellensystem mit einer Leistung von 5 kW, realisiert. Im Folgenden werden der
Aufbau und die Ergebnisse aus dem Betrieb der Anlage erlautert.

6.1 Aufbau der Pilotanlage

Der in Abb. 6-1 dargestellte Aufbau der Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung erfolg-
te in Anlehnung an das Prozessschema zur Verfahrensanalyse der hydrierenden Entschwe-
felung mit Vorséattiger (siehe Abb. 5-20). Im Gegensatz zu dem in Kap. 4.7 beschriebenen
Laborteststand ist zusatzlich ein Stripper zur Abtrennung des im Produkt geldsten Schwefel-
wasserstoffs integriert (Nr. 5 in Abb. 6-1).

R Reaktor
Kraftstoff N 4 Abga=s

-

T\
T

Reformat

Produkt

Spulgas

Abb. 6-1: VerfahrensflieRbild der Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorsat-
tiger

Der Aufbau der Pilotanlage kann durch die folgenden Merkmale beschrieben werden, wobei
insbesondere die Unterschiede zu der Auslegung des Verfahrens in Kap. 5.3 hervorgehoben
werden:

e In der technischen Anwendung muss das Reformatgas auf den Betriebsdruck der Hydrie-
rung verdichtet werden. Da nur eine Gasmenge von weniger als 20 Iy/h verdichtet werden
muss, sind die kommerziell verfugbaren Verdichter stark Uberdimensioniert, so dass fir
die technische Umsetzung ein entsprechender Verdichter entwickelt werden muss oder
ein Pufferbehalter erforderlich ist. Fur die Pilotanlage wird das Reformatgas mit einer
Druckgasflasche und einem Druckminderer bei dem benétigten Druck zur Verfigung ge-
stellt.

o Die Kraftstoffzufuhr erfolgt mit einem Massenstrom von bis zu 3 kg/h. Fir ein Brennstoff-
zellensystem mit einer elektrischen Leistung von 5 kW ist ein Massenstrom von 1,35 kg/h
erforderlich.
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6 Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttiger

e Das Reformatgas wird in einem von der Firma MPCP GmbH ausgelegten Séttiger (1) im
Kraftstoff geldst. Im anschlieBenden Behalter zur Phasentrennung (2), der mit einer elekt-
rischen Heizung auf bis zu 100°C temperiert werden kann, erfolgt die Regelung des Fuill-
stands Uber die Kraftstoffzufuhr und die Regelung des Betriebsdruckes Uber die Refor-
matgaszufuhr.

¢ Die Vorwarmung des gesattigten Kraftstoffs mit dem Produkt (siehe Abb. 5-20) entféllt zur
Reduzierung des Bauaufwandes der Pilotanlage, so dass der Kraftstoff mit einer elekt-
risch beheizten Rohrleitung (3) auf die Betriebstemperatur zwischen 330°C und 400°C er-
hitzt wird.

e Fir den Reaktor (4) wurde ein Innendurchmesser von 64 mm gewahlt, so dass sich bei
einer maximalen Schitthéhe von 933 mm ein Katalysatorvolumen von 3000 ml ergibt. Bei
einem Kerosinmassenstrom von 1,35 kg/h resultiert daraus mit einer Dichte des
verwendeten Jet A-1 von 0,809 g/cm® eine LHSV von 0,56 h™'. Eine héhere LHSV kann
erreicht werden, wenn die Schitthéhe im Reaktor reduziert wird oder der
Kraftstoffmassenstrom erhéht wird.

Zum Ausgleich der Warmeverluste ist der Reaktor mit einer elektrischen 3-Zonen-
Beheizung ausgestattet, um eine homogene Temperatur Uber die Ladnge des Reaktors zu
gewdhrleisten. Durch ein verschiebbares Thermoelement kann der axiale
Temperaturverlauf im Reaktor gemessen werden.

Um die Lageunabhangigkeit des Verfahrens nachzuweisen, kann die Neigung des
Reaktors von senkrecht bis horizontal verandert werden.

e Das hydrierte Produkt wird mit Kiihlwasser abgekuhlt und anschlieBend entspannt. Der
Produktmassenstrom wird mit einer Massflowcontroller geregelt.

e Bei der Entspannung des Produktes bildet sich eine separate Gasphase aus, die im Se-
parator (5) abgetrennt wird. Um auRerdem den im Kraftstoff gelésten Schwefelwasserstoff
abzutrennen, wird das Produkt im Separator mit einem Gasstrom gespilt. Wahrend bei
einer technischen Anwendung in einer Brennstoffzellen-APU ein Abgasstrom zur Spiilung
verwendet werden kann, wird in der Pilotanlage Stickstoff eingesetzt. Der Stickstoffstrom
betragt maximal 1175 Iy/h.

e Das Produkt wird anschlieBend gesammelt, um den Reformer in einem separaten
Teststand zu betreiben.

Zur Veranschaulichung des Aufbaus der Anlage und der Anordnung der Komponenten ist in
Abb. 6-2 die Seitenansicht der Anlage dargestellt.
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6.2 Betriebserfahrungen

Abb. 6-2: Seitenansicht der Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorsattiger
mit den Komponenten: 1) Sattiger, 2) Behalter zur Phasentrennung, 3) elektrisch
beheizte Rohrleitung zum Erhitzen des Kraftstoffs, 4) Reaktor mit Begleitheizung,
5) Separator zur Abtrennung des Schwefelwasserstoffs [155]

Die CE-zertifizierte Pilotanlage wurde im Auftrag des IEF-3 des Forschungszentrum Jiilich
bei der Firma MPCP GmbH hergestellt. Die Anlage ist fiir den eigenstandigen, unbeobachte-
ten Betrieb ausgelegt. Mit dem Prozessleitsystem Siemens Simatic S7 kdnnen mit der ent-
sprechenden Messwerterfassung somit Versuche zur Langzeitstabilitdt durchgefiihrt werden
und ausreichende Mengen Kraftstoff zur Durchfihrung von Langzeitversuchen mit dem Re-
former entschwefelt werden.

6.2 Betriebserfahrungen

Vor dem Beginn der Versuche wurde der Katalysator bei der MPCP GmbH mit einem mit
Dimethylsulfid angereicherten Kohlenwasserstoff aktiviert. AnschlieRend wurde ein Versuch
mit einer Dauer von 193 h zur Bestimmung der Entschwefelungsleistung der Pilotanlage
durchgefihrt.

6.2.1 Betriebspunkt

Da bei den Laborversuchen der Zielwert von 10 ppm Schwefel im Produkt nicht sicher er-
reicht werden konnte, wurden die Betriebsbedingungen fiir den Versuch nicht auf die Opti-
mierung der Energieeffizienz sondern auf die Minimierung des Schwefelgehaltes im Produkt
ausgelegt (siehe Tab. 6-1).
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6 Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttiger

Tab. 6-1:

Parameter Einheit Auslegungswert
Temperatur Reaktor °C 390
Temperatur Séttiger °C 80
Betriebsdruck bar 50
LHSV h 0,69
Katalysatorschittung

Schiittungsvolumen cm® 3000

Durchmesser mm 64

Lénge mm 933
Produktmassenstrom kg/h 1,65
Volumenstréme

Reformat I/ 12,16

Spulgas I/ 50-150

Betriebspunkt der Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorséattiger

Daher wurde die maximal mégliche Betriebstemperatur von 390°C gewahlt. Die Temperatur
des Sattigers, die konstruktiv auf 100°C beschrankt ist, wurde auf 80°C festgelegt. Um fiir
den ersten Versuch in jedem Fall ausreichend Wasserstoff zur Verfliigung zu stellen, wurde
der Betriebsdruck mit 50 bar héher gewahlt als in der Auslegung in Kap. 5.3 vorgesehen.

Aufgrund von Problemen in der Massenstromregelung konnte ein Produktmassenstrom von
minimal 1,65 kg/h eingestellt werden, wahrend 1,35 kg/h vorgesehen waren. Daraus resul-
tiert eine LHSV von 0,69 h™', die damit der optimalen LHSV bei den Laborversuchen ent-
spricht. Der Reformatgasverbrauch ergibt sich fir den gegebenen Betriebspunkt aus der
Berechnung der Gasléslichkeit gemal® Kap. 3.1.1 zu 12,16 Iy/h. Der Stickstromstrom, der
zum Spllen des Produktes verwendet wird, um den Schwefelwasserstoff auszuwaschen,
wurde wahrend des Versuchs schrittweise von 50 Iy/h auf 150 Iy/h angehoben.

Da fur den Versuch keine ausreichende Menge hochschwefelhaltiges Kerosin verfligbar war,
wurde kommerzielles Jet A-1 mit 712 ppm Schwefel eingesetzt.

6.2.2

Ergebnisse

Waéhrend des Anlagenbetriebs wurde die im Kraftstoff geléste Gasmenge bestimmt, indem
Kraftstoffproben vor dem Eintritt in den Reaktor enthommen wurden. Die Ergebnisse sind in
Abb. 6-3 im Vergleich zu den berechneten Werten dargestellit.
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6.2 Betriebserfahrungen
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Abb. 6-3: Messung des gelésten Reformatgases wahrend des Betriebs der Pilotanlage im
Vergleich zu den berechneten Werten fiir den Sattigungszustand.

Die Messungen zeigen eine gute Ubereinstimmung mit den berechneten Werten. Diese Wer-
te entsprechen einem Reformatgasverbrauch zwischen 11,68 Iy/h und 13,74 In/h.

Der Verlauf des Schwefelgehaltes im Produkt tiber die Versuchslaufzeit von 193 h ist in Abb.
6-4 dargestellt.
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Abb. 6-4: Schwefelgehalt im zugefihrten Kraftstoff sowie im Produkt nach dem Abtrennen
des Schwefelwasserstoffs

Der Gesamtschwefelgehalt im Produkt betrug wahrend der gesamten Dauer zwischen
5,7 ppm und 10,3 ppm. Eine Bestimmung der Schwefeleinzelkomponenten im Produkt er-
gab, dass mehr als 50 % des enthaltenen Schwefels als Schwefelwasserstoff vorlagen. Folg-
lich dem wurde nachgewiesen, dass die Abtrennung des Schwefelwasserstoffs durch das
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6 Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttiger

Spulen des Produktes mit einem Stickstoffstrom von 50 - 150 In/h ausreicht, um den Zielwert
von 10 ppm Schwefel im Produkt bei den gegebenen Versuchsbedingungen zu erreichen.

6.3 Zusammenfassung

Zum Nachweis, dass der Prozess der hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttiger auch
Uber den Labormafistab hinaus ein viel versprechendes Konzept ist, wurde eine Pilotanlage
im MaRstab fiir ein Brennstoffzellensystem mit einer elektrischen Leistung von 5 kW aufge-
baut und nach der Inbetriebnahme Gber eine Dauer von 193 h betrieben.

Die Versuchsergebnisse zeigen, dass Kerosin mit 712 ppm Schwefel auf den Zielwert von
max. 10 ppm Schwefel entschwefelt werden kann. Neben dem erfolgreichen Betrieb der hyd-
rierenden Entschwefelung mit Vorséattiger wurde damit auch nachgewiesen, dass eine aus-
reichende Abtrennung des Schwefelwasserstoffs aus dem Produkt durch das Spulen des
Produktes mit einem Inertgas erreicht werden kann.
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7 Zusammenfassung und Ausblick

In LKW und Schiffen wird derzeit ein vom Antriebsaggregat getriebener Generator zur
Stromerzeugung eingesetzt. Insbesondere in Stillstandszeiten fuhrt dies zu sehr geringen
Wirkungsgraden und hohem Schadstoffaussto®. Flugzeuge nutzen Bordstromaggregate
(APUs - Auxiliary Power Units) auf Gasturbinenbasis, die lediglich einen Wirkungsgrad von
etwa 15 % erzielen. Um den durch zunehmende Elektrifizierung von Nebenaggregaten
steigenden Energiebedarf zu decken und die Energieeffizienz zu verbessern, bietet sich der
Einsatz von Brennstoffzellen fur die Bordstromversorgung an. Dies fihrt zu elektrischen
Wirkungsgraden von bis zu 40 % wund zu einer Verringerung des Ilokalen
SchadstoffausstoRes. Voraussetzung flir den Einsatz von Brennstoffzellen-APUs in diesen
Anwendungen ist, dass diese mit den an Bord verwendeten Mitteldestillat-Kraftstoffen
betrieben werden kénnen.

Um Brennstoffzellen mit Mitteldestillaten zu betreiben, wird der Kraftstoff mit dem Prozess
der katalytischen Reformierung in ein wasserstoffreiches Gas umgewandelt. Da die
Katalysatoren sowohl im Reformer als auch in der Brennstoffzelle durch die im Kraftstoff
enthaltenen Schwefelverbindungen deaktiviert werden, ist eine Entschwefelung des
Kraftstoffs notwendig. Um eine Schadigung des Reformers zu vermeiden, darf der
Schwefelgehalt im Kraftstoff nicht mehr als 10 ppm betragen. Wird eine Hochtemperatur-
Polymerelektrolytbrennstoffzelle mit Polybenzimidazol-Membranen eingesetzt, ist eine
weitere Entschwefelung des Reformatgases nicht erforderlich. Thema dieser Arbeit ist es,
einen geeigneten Prozess zur Entschwefelung von Mitteldestillaten in Brennstoffzellen-APUs
zu entwickeln. Da der am Institut fir Energieforschung — Brennstoffzellen im
Forschungszentrum Jilich entwickelte Reformer fir die Zufuhr von flussigem Kraftstoff
ausgelegt ist, betrachtet diese Arbeit schwerpunktméaRig Verfahren zur Entschwefelung in
der Flussigphase.

In Kapitel 2 sind dazu die Grundlagen zur Entschwefelung von Mitteldestillaten
zusammengestellt. Zundchst werden die zum Betrieb von Brennstoffzellen-APUs
eingesetzten Kraftstoffe charakterisiert und die fiir die Entschwefelung relevanten Kraftstoffe
ausgewahlt. AnschlieBend werden die industriell eingesetzten Entschwefelungsverfahren
daraufhin untersucht, ob sie den Anforderungen zum Einsatz in Brennstoffzellen-APUs
geniigen. Mitteldestillate werden bei der Rohéldestillation als Fraktion mit einem
Siedebereich zwischen 152°C und 370°C gewonnen. Die Fraktionen werden anschlieRend
zu den folgenden Verkaufsprodukten weiterverarbeitet:

e Flugturbinenkraftstoffe, die einen typischen Siedebereich zwischen 140°C und 250°C ha-
ben. Das in der kommerziellen Luftfahrt eingesetzte Jet A-1 kann gemaR Norm bis zu
3000 ppm Schwefel enthalten. Der durchschnittliche Schwefelgehalt betragt in der EU je-
doch nur 500 ppm, bzw. 710 ppm in den USA. Der Schwefel liegt hauptsachlich in Form
von Benzothiophenen und mehrfach alkylierten Thiophenen im Kraftstoff vor.

o Dieselkraftstoffe fiir Kraftfahrzeuge, die durch einen héheren Siedebereich zwischen
175°C und 370°C gekennzeichnet sind. Ab dem 1.1.2009 darf der Schwefelgehalt in die-
sen Kraftstoffen nicht mehr als 10 ppm betragen, so dass diese Kraftstoffe ohne weitere
Entschwefelung zum Betrieb von Brennstoffzellen-APUs eingesetzt werden kénnen.
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e Extraleichtfliissiges Heizél (Heiz6] EL), das den gleichen Siedebereich wie
Dieselkraftstoffe fur Kraftfahrzeuge hat, jedoch einen Siedertickstand von mehr als 5 %
enthalten kann. Der Schwefelgehalt darf in der EU bis zu 1000 ppm betragen.
Dibenzothiophene sind die vorherrschenden Schwefelverbindungen in Heizél EL.

e Bunkergasdl, das in der EU zum Antrieb von Binnenschiffen eingesetzt wird. Als Bunker-
gasodl werden entweder Heizdl EL, Dieselkraftstoff fur Kraftfahrzeuge oder Gasél fir den
Seeverkehr eingesetzt. Gasél fur den Seeverkehr unterscheidet sich von Heizdl EL nur
durch eine geringfligig héhere Dichte. Bunkergaséle dirfen nicht mehr als 1000 ppm ent-
halten. Wie in Heizdl EL sind Dibenzothiophene die Uberwiegenden Schwefelverbindun-
gen.

Folglich ist fur den Einsatz von Brennstoffzellen-APUs in LKW keine Entschwefelung an Bord
erforderlich, wahrend Flugturbinenkraftstoffe und Bunkergasdl zum Betrieb von Brennstoff-
zellen-APUs in Flugzeugen und Schiffen vor der Reformierung entschwefelt werden miissen.
Fir die Untersuchungen in dieser Arbeit wurden daher das in der kommerziellen Luftfahrt
Ubliche Jet A-1 und das als Bunkergasél eingesetzte Heizdl EL als reprasentative Kraftstoffe
ausgewahlt.

In Raffinerien ist die hydrierende Entschwefelung die vorherrschende Technologie zur Ent-
schwefelung von Mitteldestillaten. Dartber hinaus wird nur ein neuartiger Adsorptionspro-
zess industriell eingesetzt. Bei beiden Prozessen ist dem Reaktor Wasserstoff im Uber-
schuss zuzufiihren, der im Kreislauf gefuihrt wird. In der Brennstoffzellen-APU ist jedoch kein
reiner Wasserstoff verfiigbar. Der Reformatstrom enthalt nur 41 %(Vol.) Wasserstoff, so dass
der Wasserstoffgehalt bei der Kreislauffiihrung weiter reduziert wiirde, bis die Reaktion zum
erliegen kdme. Die notwendige Aufbereitung des Gasstroms zur Anreicherung des Wasser-
stoffs und zur Abtrennung des Schwefelwasserstoffs wére zu aufwéndig fur die Anwendung
in mobilen Brennstoffzellensystemen. Fir diesen Anwendungsfall werden daher alternative
Verfahren zur Entschwefelung von Mitteldestillaten benétigt, die sich jedoch bisher im For-
schungsstadium befinden. In Kapitel 3 werden die in der Literatur diskutierten Verfahren im
Hinblick auf ihre Anwendung in Brennstoffzellen-APUs bewertet. Dabei wurden die folgenden
potentiell geeigneten Verfahren ausgewahlt:

o Die destillative Abtrennung ist ein Vorentschwefelungsverfahren, das mit einem weiteren
Verfahren zur Feinentschwefelung kombiniert werden muss. Dabei wird eine leichtsieden-
de, schwefelreduzierte Teilfraktion des Kraftstoffs destillativ abgetrennt. Da ein hoch-
schwefelhaltiger Riickstandsstrom anfallt, kann das Verfahren nur beim Einsatz einer mo-
bilen Brennstoffzellen APU gemeinsam mit einem separaten Antriebsaggregates
eingesetzt werden, welches den Rickstandsstrom verwenden kann.

o Die Pervaporation ist ein Membranverfahren, das analog zur destillativen Abtrennung ei-
nen zugefiihrten Kraftstoff in einen schwefelarmen Produktstrom und einen hochschwe-
felhaltigen Ruckstandsstrom aufteilt. Aufgrund der geringen Betriebstemperaturen von 80
- 150°C koénnen sich gegenuber der destillativen Abtrennung Vorteile beziglich der Ener-
gieeffizienz ergeben. Es war jedoch keine Membran fir diese Anwendung kommerziell
erhaltlich, so dass verfligbare Pervaporations-Membranen und in Forschungskooperatio-
nen neu entwickelte Membranen im Rahmen dieser Arbeit auf ihre Eignung zur Entschwe-
felung von Mitteldestillaten untersucht werden mussten.
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Die adsorptive Entschwefelung bietet prinzipiell die Mdglichkeit, den Kraftstoff auf den
Zielwert von 10 ppm zu entschwefeln. Dafiir muss jedoch ein Adsorbens mit ausreichen-
der Kapazitdt fir aromatische Schwefelverbindungen verfligbar sein, das mit den im
Brennstoffzellensystem verfiigbaren Medien in einem integrierten Prozess an Bord rege-
neriert werden kann. Da jedoch kein solches Adsorbens kommerziell verfigbar war,
mussten bestehende und neu entwickelte Adsorbentien auf ihre Eignung flur diese An-
wendung hin untersucht werden.

Die hydrierende Entschwefelung mit Vorséttiger ist eine Weiterentwicklung der industriel-
len, hydrierenden Entschwefelung. Der fir die Reaktion benétigte Wasserstoff wird bei
Driicken von bis zu 70 bar im flissigen Kraftstoff gelést, so dass die Kreislauffiihrung des
Gasstroms entfallt. Daher hat auch dieses Verfahren das Potential zum Einsatz in Brenn-
stoffzellen-APUs. Da bisher nur die Entschwefelung von Dieselkraftstoffen unter Zufuhr
von reinem Wasserstoff im Labormafistab gezeigt wurde, war der Betrieb mit dem im
Brennstoffzellensystem verfligbaren Reformatgas zu untersuchen. AuRerdem war zu pri-
fen, ob hochschwefelhaltiges Kerosin mit einem Schwefelgehalt von 3000 ppm mit dem
Verfahren auf den Zielwert von 10 ppm entschwefelt werden kann.

Um die offenen Fragen zur Anwendbarkeit der ausgewdhlten Verfahren zu beantworten,
wurden Laborversuche durchgefiihrt, die in Kapitel 4 beschrieben sind:

Mit der destillativen Abtrennung konnte der Schwefelgehalt in der Destillatfraktion fur ein
Verhéltnis aus Destillat und Ruckstand von 3:7 in Abhangigkeit vom Schwefelgehalt im
Kerosin um 33 — 66 % reduziert werden. Fiur das untersuchte Heizél EL ergab sich eine
Verringerung des Schwefelgehaltes um 73 % bis 88 %.

Bei der Untersuchung verschiedener Pervaporationsmembranen wurden zwei gegenséatz-
liche Eigenschaften beobachtet. Mit einer Polyurethan Membran konnte ein schwefelar-
mer Kraftstoffstrom abgetrennt werden, der durch die Membran permeiert. Je nach Be-
triebspunkt und eingesetzter Kerosinqualitat enthielt der Permeatstrom 32 — 64 % weniger
Schwefel als der zugefiihrte Kraftstoff. Fir Heizél EL konnte der Schwefelgehalt im Per-
meat nur um 19 % reduziert werden. Weitere Forschungsarbeit ist jedoch erforderlich, um
die Dauerhaltbarkeit des Membranmaterials auf die geforderte Betriebszeit mit Kerosin zu
steigern.

Eine vernetzte Polyimidmembran fiihrte dagegen mit einer destillativ abgetrennten, leicht-
siedenden Kerosinfraktion zu einem mit Schwefelverbindungen angereicherten Per-
meatstrom. Dieser enthielt einen dreimal hoéheren Schwefelgehalt als die zugefiihrte
Kraftstofffraktion. Fur Jet A-1 wurde jedoch keine Anreicherung erzielt, da der Dampfdruck
der mehrfach alkylierten Benzothiophene, die in Jet A-1 die vorherrschenden Schwefel-
verbindungen sind, bei der Betriebstemperatur von weniger als 135°C zu gering ist. Mit
Heizol EL wurden keine Versuche mit dieser Membran durchgefiihrt, da der Dampfdruck
der enthaltenen Dibenzothiophene noch geringer ist.

Zehn unterschiedliche Adsorbentien wurden experimentell untersucht. Mit acht davon
wurde keine nennenswerte Kapazitat fur die Entschwefelung von Jet A-1 erreicht. Zwei
Adsorbentien zeigten zwar eine ausreichende Kapazitat, die Regeneration war jedoch
nicht bzw. nur mit reinem Wasserstoff mdglich, so dass sie nicht zum Einsatz in Brenn-
stoffzellen-APUs geeignet sind. Jedoch wurde mit dem Adsorbens A-4, das mit einem
heiBen Luftstrom regeneriert werden kann, eine ausreichende Kapazitat zur Entschwefe-
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lung einer durch destillative Abtrennung erzeugten Kerosinfraktion nachgewiesen. Versu-
che mit einer Destillatfraktion aus Heizél EL haben ergeben, dass die Kapazitat des Ad-
sorbens zur Entschwefelung von Heizél EL zu gering ist.

e Mit den Versuchen zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttiger wurde nachgewie-
sen, dass die Entschwefelungsleistung durch den Betrieb mit Reformatgas mit einem
Wasserstoffgehalt von 41 % nicht signifikant verringert wird. Kerosin mit 3031 ppm
Schwefel kann bei einem Druck von 70 bar und einer Temperatur von 390°C auf unter
20 ppm entschwefelt werden. Betragt der Schwefelgehalt im Kerosin 1675 ppm kann der
Druck ohne signifikante Auswirkungen auf 30 bar reduziert werden. Der Zielwert von
10 ppm Schwefel im Produkt konnte nicht vollstandig erreicht werden. Laborversuche zu
der zusatzlich erforderlichen Abtrennung des Schwefelwasserstoffs aus dem Produkt
wurden nicht durchgefihrt. Bei Versuchen mit Heizdl EL wurde der Katalysator innerhalb
von 100 h nahezu vollstandig deaktiviert.

Zusammenfassend kann auf Basis der Laborversuche festgehalten werden, dass die unter-
suchten Verfahren zur Entschwefelung von Kerosin geeignet sind, wobei die Adsorption mit
einem Verfahren zur Vorentschwefelung kombiniert werden muss. Zur Entschwefelung von
Heizdl EL konnte dagegen kein geeignetes Verfahren gefunden werden. Zur Entschwefelung
von Kerosin ergeben sich drei mdgliche Prozesse:

o die einstufige Hydrierung mit Vorsattiger,
o die Kombination von destillativer Abtrennung und Adsorption sowie

o die Kombination von Pervaporation und Adsorption.

Um die technische Anwendbarkeit in Brennstoffzellen-APUs abschlieRend zu priifen, wurden
die drei Entschwefelungsprozesse, wie in Kapitel 5 beschrieben, fur eine Brennstoffzellen-
APU mit einer Leistung von 5 kW, ausgelegt und im Hinblick auf den erforderlichen Energie-
aufwand, die Baugrofie sowie die Dauerhaltbarkeit bewertet.

e Zur Auslegung der hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttiger wurde der Prozess um
eine Abtrennung des im flissigen Produkt gelésten Schwefelwasserstoffs erweitert. Dazu
wird das Produkt mit einem Abgasstrom der Brennstoffzelle durchspdlt, um den Schwe-
felwasserstoff auszuwaschen.

Aus den Auslegungsdaten und der energetischen Analyse ergibt sich, dass die hydrieren-
de Entschwefelung mit Vorsattiger in Bezug auf die drei oben genannten Kriterien der am
besten geeignete Prozess ist. Zur Entschwefelung von Kerosin mit einem Schwefelgehalt
von 3000 ppm ergeben sich eine Lebensdauer von mehr als 2000 h, ein Bauvolumen von
etwa 13 | und ein Energiebedarf, der zu einer Reduzierung des elektrischen Systemwir-
kungsgrades um maximal einen Prozentpunkt fihrt. Das Ziel, den Schwefelgehalt auf ma-
ximal 10 ppm zu reduzieren wurde jedoch nicht vollstédndig erreicht. Deshalb ist vor einer
technischen Anwendung eine Optimierung des Prozesses zur Steigerung der Entschwefe-
lungsleistung erforderlich. AuRBerdem muss die Eignung der vorgesehenen Schwefelwas-
serstoffabtrennung experimentell bestéatigt werden.

o Bei der Kombination der destillativen Abtrennung mit der Adsorption ergab die Prozessop-
timierung, dass der Adsorption eine Destillatfraktion zugefuhrt wird, deren Anteil am zuge-
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fuhrten Kraftstoff 30 %(Masse) betragt. Die Adsorption wird mit zwei Festbettadsorbern
ausgefihrt, die im Wechsel mit Luft bei 450 — 500°C regeneriert werden.

Die Laborversuche zeigten nach 31 Regenerationszyklen keine signifikante Degradation
des Adsorbens, was fur die gewéhlte Auslegung einer Lebensdauer von mehr als 228 h
entspricht. Zur Entschwefelung von Kerosin mit 3000 ppm ergibt sich ein Bauvolumen von
etwa 95 |. Der Energieaufwand ist deutlich héher als bei der Hydrierung, da bei der ther-
mischen Abtrennung der Destillatanteil verdampft werden muss und wahrend der Rege-
neration ein Teil des Kraftstoffs verloren geht, der nach der Adsorption in den Poren des
Adsorbens verbleibt. Fir den Systemwirkungsgrad der APU resultiert daraus fur Kerosin
mit 3000 ppm Schwefel eine Wirkungsgradeinbuf3e von 8,8 Prozentpunkten. Fiir den Be-
trieb mit Jet A-1 mit einem in der EU typischen Schwefelgehalt von 563 ppm betrégt die-
ser Wert 3,1 Prozentpunkte. Aufgrund der hohen Werte fir Bauvolumen und Energieauf-
wand ist der Prozess nicht wirtschaftlich umsetzbar.

Wird die destillative Abtrennung durch eine Pervaporation ersetzt, resultieren daraus
energetische Vorteile. Da die Betriebstemperatur der Pervaporation zwischen 75°C und
135°C liegt, kann die zur Pervaporation benétigte Warmemenge durch die Abwarme einer
Hochtemperatur-Polymerelektrolytbrennstoffzelle gedeckt werden. Die Auslegung des
Gesamtprozesses hat ergeben, dass eine zweistufige Pervaporation mit Kreislauffiihrung
des zugefiihrten Kraftstoffstroms vorteilhaft ist. Die erste Stufe nutzt die Polyurea-
Urethan-Membran, um ein schwefelarmes Permeat zu erzeugen. Davon kann mit der
Polyimidmembran anschlieBend ein mit Schwefel angereichertes Permeat abgetrennt
werden. Es verbleibt ein Produkt, dessen Schwefelgehalt um etwa zwei Drittel geringer ist
als der im zugefiihrten Kraftstoff.

Das Bauvolumen wird auf etwa 23 | abgeschéatzt. Unter der Voraussetzung, dass geni-
gend Abwéarme zur Verfligung steht, resultiert der Energieaufwand zur Entschwefelung
von Kerosin mit 3000 ppm Schwefel in einer Reduktion des Systemwirkungsgrades um
3,1 Prozentpunkte und fir Jet A-1 mit einem in der EU typischen Schwefelgehalt von
563 ppm um 0,7 Prozentpunkte. Aufgrund der begrenzten Lebensdauer der Polyurehan-
Membran von weniger als 150 h kann der Prozess jedoch bislang nicht technisch ange-
wendet werden.

Daher wird derzeit in einer Forschungskooperation an der Entwicklung geeigneter,
dauerfester Membranen gearbeitet. Aulierdem wird im Rahmen des ,Advanced Fuel Cell
Program“ des U.S. Office of Naval Research an neuen Adsorbentien mit hdheren
Adsorptionskapazitdten gearbeitet, die in den kommenden Jahren kommerzialisiert
werden sollen. Mit diesen Materialien wird eine deutliche Reduzierung der BaugréfRe und
des Energieaufwandes verbunden sein.

Damit verbleibt die hydrierende Entschwefelung als einziger Prozess, der kurzfristig das Po-
tential zur technischen Umsetzung hat. Um den Nachweis zu erbringen, dass die Schwefel-
wasserstoffabtrennung erwartungsgeman funktioniert und das Verfahren auch Uber den La-
bormafstab hinaus viel versprechend ist, wurde der Prozess mit einer Pilotanlage fur eine
Brennstoffzellen-APU mit einer Leistung von 5 kW, erprobt. Der Aufbau der Anlage sowie
die Betriebserfahrungen sind in Kapitel 6 erldutert. Mit der Pilotanlage konnte Jet A-1 Uber
eine Versuchsdauer von 193 h von 712 ppm Schwefel auf maximal 10 ppm entschwefelt
werden, wobei darin der restliche geldste Schwefelwasserstoff bereits enthalten ist. Mit der
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Pilotanlage wurde damit auch die erfolgreiche Abtrennung des Schwefelwasserstoffs durch
das Spllen des Produktes mit Inertgas nachgewiesen.

Damit wurde das Ziel, einen geeigneten Prozess fir die Entschwefelung von Mitteldestillaten
in Brennstoffzellen-APUs zu entwickeln flr kerosinbetriebene Luftfahrtanwendungen erreicht.
Zur Weiterverfolgung des Prozesses sind folgende Arbeiten vordringlich:

o Die Dauerhaltbarkeit der Entschwefelungseinheit muss Uber eine Betriebszeit von 5000 h
durch Langzeitversuche mit der Pilotanlage nachgewiesen werden.

e Um auch mit hochschwefelhaltigen Kerosinen mit bis zu 3000 ppm Schwefel eine zuver-
lassigen Absenkung des Schwefelgehaltes im Produkt auf maximal 10 ppm zu gewahr-
leisten, ist eine weitere Optimierung des Prozesses erforderlich. Ansatzpunkte hierfir sind
die Geometrie des Reaktors, die Partikelgréfle des Katalysators und die Untersuchung
unterschiedlicher Katalysatoren. Insbesondere Nickel-Katalysatoren versprechen eine
bessere Entschwefelungsleistung.

Daneben sollte die weitere Entwicklung von Adsorbentien und Membranen zur Entschwefe-
lung von flissigen Kraftstoffen beobachtet werden. Bei geeigneten neuen Materialien ist zu
prifen, ob damit die Entschwefelung bei geringeren Temperaturen und Driicken als bei der
hydrierenden Entschwefelung mit Vorséattiger mdéglich ist.

Fur Heizdl EL haben die Untersuchungen dagegen gezeigt, dass die Entschwefelung in
Brennstoffzellen-APUs auch mit den verfligbaren alternativen Ansatzen zur Entschwefelung
derzeit nicht mdéglich ist. Um Brennstoffzellen-APUs auf Schiffen einzusetzen, missen daher
die folgenden weiteren Arbeiten durchgefiihrt werden:

e In der Literatur wird berichtet, dass die hydrierende Entschwefelung mit Vorsattiger zur
Entschwefelung von Gasolfraktionen geeignet ist. Bei den im Rahmen dieser Arbeit
durchgefiihrten Laborversuchen wurde jedoch der Katalysator wahrend des Betriebes mit
Heizdl EL zerstort. Daher sind die Auswirkungen von Additiven und Markierstoffen in
Heizdl EL auf unterschiedliche Katalysatoren zur hydrierenden Entschwefelung zu unter-
suchen, so dass die Ursache der Katalysatorsch&ddigung ermittelt und ein geeigneter Ka-
talysator ausgewahlt werden kann.

e Sobald neu entwickelte Adsorbentien und Membranmaterialien zur Entschwefelung von
flussigen Kraftstoffen verfugbar sind, ist mit diesen die Umsetzbarkeit des Prozesses aus
Pervaporation und Adsorption fiir die Entschwefelung von Heizél EL zu Uberprifen.
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Kraftstoffs Jet A-1 A; Aufgrund der geringen Adsorptionkapazitat ist die
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Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tag=20°C, LHSV = 1 h™, Treg= 400°C,
GHSV =655 h"

71

73

75

76

76

78

80

81

83

85

88

90

91

92
94

95

96

97

98



Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.

Abb.
Abb.
Abb.

Abb.

Abb.

4-23:

4-24:

4-25:

4-26:

4-27:

4-28:

4-29:

4-30:

4-31:

4-32:

4-33:

4-34:

5-1:

5-2:

5-3:

5-4:
5-5:
5-6:

5-7:

5-8:

Einfluss der Reaktordurchmessers dg auf die kumulierte Durchbruchskurve mit
einer 50 %(Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tags=20°C,
LHSV =1h", Treg= 500°C, GHSV = 655 h”, t,= 3h

Einfluss der Schiittungshéhe Iz auf die kumulierte Durchbruchskurve mit einer
50 %(Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tpgs=20°C, LHSV =1 h',
Treg= 500°C, GHSV =655 h™", t,= 3h

Einfluss der PartikelgréRe d, auf die kumulierte Durchbruchskurve mit einer
50 %(Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A1-A bei Tags=20°C, LHSV = 1, Tgeg=
500°C, GHSV =655 h™, t4= 3h

Einfluss des Schwefelgehaltes im Kraftstoff cso, auf die kumulierte
Durchbruchskurve bei Tags=20°C, LHSV = 1, Tgeg= 500°C, GHSV = 655 h”, t4= 3h
Vergleich der kumulierten Durchbruchskurve fir Heizél EL, Standard, Heizél EL,
schwefelarm und Jet A.-1 bei Tags=20°C, LHSV = 1, Treg= 400°C, GHSV = 655 h™,
ty=3h

FlieRbild der Teststandes zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorsattiger
Léslichkeit von Reformatgas in Kerosin im Sattigungszustand in Abhéngigkeit von
der Temperatur (gemessene Werte nach [143], MPCP GmbH)

Entschwefelung des Kraftstoffs Kerosin B-2000 mit Wasserstoff und Reformatgas
bei T = 390°C, py2 = 30 bar; pres = 70 bar, LHSV = 0,7 h”
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Schematische Darstellung der Entschwefelung mit destillativer Abtrennung einer
leichtsiedenden Teilfraktion, die anschlieRend adsorptiv auf den Zielwert von
10 ppm-S entschwefelt wird
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Energiebilanz um eine Adsorbensschiittung
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Abb. 5-9:  Einfluss des Destillatanteils auf den Energieaufwand, die bendétigte
Adsorbensmenge sowie den Feedstrom bei der Entschwefelung durch destillative
Abtrennung und Adsorption 134
Abb. 5-10: Einfluss der Anzahl der Adsorbensschiittungen auf den Energieaufwand, die
benétigte Adsorbensmenge sowie den Feedstrom bei der Entschwefelung durch
destillative Abtrennung und Adsorption 135
Abb. 5-11: Energieaufwand, benétigte Adsorbensmenge sowie zuzufiihrender Feedstrom bei
der Entschwefelung durch destillative Abtrennung und Adsorption im optimalen

Betriebspunkt bei Betrieb mit unterschiedlichen Kerosinqualitaten 137
Abb. 5-12: Energieaufwand, Adsorbensmenge sowie der Feedstrom bei der Entschwefelung
durch destillative Abtrennung und Adsorption von Heizdl EL 139
Abb. 5-13: Schematische Darstellung zur Entschwefelung durch Pervaporation und
Adsorption 140
Abb. 5-14: Ein- und zweistufiges Konzept zur Entschwefelung durch Pervaporation 141
Abb. 5-15:  Temperaturdifferenz AT zwischen zugefiihrtem Kraftstoff und dem Produkt- und
Retentatstrom fir Jet A-1 143

Abb. 5-16: Massenstrome und Schwefelgehalte in einem Membranmodul ohne und mit
Kreislauffihrung des zugefiihrten Kraftstoffes zur Erzielung eines Permeatstroms

von 1 kg/h 144
Abb. 5-17: Massenstrome und Schwefelgehalte in der zweiten Membranstufe fir ein

vorentschwefeltes Permeat der ersten Membranstufe mit 1800 ppm Schwefel 146
Abb. 5-18: Energieaufwand, Adsorbensmenge sowie der Feedstrom bei der Entschwefelung

von Kerosin durch Pervaporation und Adsorption mit Kreislauffiihrung 148
Abb. 5-19: Energieaufwand, Adsorbensmenge sowie der Feedstrom bei der Entschwefelung

von Kerosin durch Pervaporation und Adsorption ohne Kreislauffiihrung 149
Abb. 5-20: Prozessschema der hydrierenden Entschwefelung 152

Abb. 5-21: Zusammenhang zwischen dem Betriebsdruck und dem Schwefelgehalt in Jet A-1
fur die vollstdndige Umsetzung der Schwefelverbindungen in Abhangigkeit von der

Temperatur im Vorsattiger 153
Abb. 6-1:  VerfahrensflieRbild der Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit
Vorséttiger 161

Abb. 6-2:  Seitenansicht der Pilotanlage zur hydrierenden Entschwefelung mit Vorséattiger mit
den Komponenten: 1) Sattiger, 2) Behélter zur Phasentrennung, 3) elektrisch
beheizte Rohrleitung zum Erhitzen des Kraftstoffs, 4) Reaktor mit Begleitheizung,

5) Separator zur Abtrennung des Schwefelwasserstoffs [155] 163
Abb. 6-3:  Messung des gelésten Reformatgases wahrend des Betriebs der Pilotanlage im

Vergleich zu den berechneten Werten fir den Sattigungszustand. 165
Abb. 6-4:  Schwefelgehalt im zugefihrten Kraftstoff sowie im Produkt nach dem Abtrennen

des Schwefelwasserstoffs 165

Abb. 9-1:  Analyse der Haupteffekte der Feedtemperatur und des permeatseitigen Druckes
auf den Anreicherungsfaktor und den transmembranen Fluss bei
V pouy = 460 ml/min , Teemea= -196°C 196
Abb. 9-2:  Analyse der Wechselwirkungen zwischen der Feedtemperatur und dem
permeatseitigen Druck in Bezug auf den Anreicherungsfaktor und den

transmembranen Fluss bei V,,,, = 460 ml/min , Tpemea= -196°C 197
Abb. 9-3:  REM Aufnahme der Membran M-3 im Neuzustand 199
Abb. 9-4:  REM Aufnahme der Probe 50-2 200
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Jet A-1 Spezifikation nach dem britischen Standard DEF STAN 91-91 Issue 5 [15,
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Spezifikation fir Dieselkraftstoff nach DIN EN 590 [20, S. 6; 19]

Spezifikation fur Heizél EL nach DIN 51603-1 [23]

Spezifikation fur Destillatkraftstoffe nach DIN 1ISO 8217 [26]

Erdélvorkommen und Massenanteil an Schwefel in Prozent in den Fraktionen [12]
Aliphatische Schwefelverbindungen [34]

Heterocyclische Schwefelverbindungen [34; 35; 36, S. 1119]
Standardreaktionsenthalpien fiir die hydrierende Entschwefelung [37, S. 9]
Betriebsbedingungen fiir den S-Zorb Prozess mit Mitteldestillaten [47, S. 4ff.]
Durchbruchskapazitaten fiir ein Produkt mit 1 ppm Schwefel von ausgewahlten n—
Komplex-Adsorbentien fur U.S. Dieselkraftstoff mit einem Schwefelgehalt von 297
ppm [83]

Durchbruchskapazitdten der Adsorbentien Cu(l)-Y (VPIE) und PdCI,/AC fir ein
Produkt mit 1 ppm, bzw. 9 ppm Schwefel mit JP-5 mit einem Schwefelgehalt von
1172 ppm [82, S. 7652ff.]

Durchbruchskapazitdten von Adsorbentien auf Nickel Basis fur ein Produkt mit 10
ppm Schwefel mit verschiedenen Kraftstoffen [85; 36, S. 1116 ff.; 86]
Verteilungskoeffizient Ky als Maly fur die Extraktionseffizienz fir verschiedene
ionische Flussigkeiten [94, S. 45ff.; 93, S. 317].

Reduktion des Schwefelgehaltes fiir verschiedene Mitteldestillate [117; 73, S. 10]
Kennwerte von Membranen zur Entschwefelung von Naphthafraktionen bei 74-
78°C und einem Permeatdruck von 4 mbar [126, S. 4ff.]

Messgenauigkeit der Gesamtschwefelanalyse mit dem Schwefelanalysator
Mitsubishi TS-100

Zuordnung der Peakflachen zu Gruppen von Schwefelverbindungen

Eingesetzte Analyseverfahen mit der jeweils angewandten Norm

Stoffdaten der verwendeten Kerosinkraftstoffe

Anteile der Schwefelverbindungen in den auf 2000 ppm und 3000 ppm dotierten
Kerosin-B und Jet A-1 A Proben

Stoffdaten der Heizdl EL Proben

Im Rahmen der Vergleichsstudie zur Reduzierung des Schwefelgehaltes im
Permeat untersuchte Membranen.

Haupteffekte und Wechselwirkungen der Feedtemperatur und des Permeatdruckes
in Bezug auf den Anreicherungsfaktor und den transmembranen Fluss bei
Vioey =460 ml/min .

Einfluss der Kerosinqualitdt auf den transmembranen Fluss und den
Anreicherungsfaktor bei Tgeeq= 60°C, Tpermeast = -196°C, Pperm= 5 mbar,
Viees = 769 mi/min

Vergleich der Entschwefelungsleistung fir Heizél EL mit 1030 ppm Schwefel und
JetA-1A  bei Tres= 60°C, Tpermeat = -196°C, ppem= 5 mbar,
Veooy = 717 -745 mi/min
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Tab. 9-5:  Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungsleistung der
Membran M-2 fur eine destillativ abgetrennte 20 %(Vol.) Fraktion des Kraftstoffs
Jet A-1 A 194
Tab. 9-6:  Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungsleistung der
Membran M-5 fur eine destillativ abgetrennte 50 %(Vol.) Fraktion des Kraftstoffs
Jet A-1B 194
Tab. 9-7:  Versuchsplan zur Bestimmung des Einflusses der Feedtemperatur und des
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Stoffeigenschaften von Oxidkeramik (Al,O3) [158]
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9.1.3

9.1.3.1 Akronyme

APU
ASTM

C1-Benzothiophen
C2-Benzothiophen
C3-Benzothiophen
C3-Thiophen

DIN

DMA

DMX

FzJ

HT-PEFC

IEF-3

IL

JetA

Jet A-1

JP-8

PEFC

PFPD

PNNL

SOFC
[BMIM][OcSO,]
[EMIM][EtSO,]

% (Masse)

% (Vol.)

Verzeichnis der Akronyme und Formelzeichen

Auxiliary Power Unit, Bordstromerzeugungseinheit

American Society for Testing and Materials, Internationale Standardisierungs-

organisation mit Sitz in den USA
Methyl-Benzothiophen
Dimethyl-Benzothiophen
Trimethyl-Benzothiophen

Trimethyl-Thiophen

Deutsche Industrienorm

Gasdl fir den Seeverkehr der Gliteklasse DMA
Gasdl fir den Seeverkehr der Gliteklasse DMX

Forschungszentrum Jilich GmbH

High Temperature PEFC, Hochtemperatur Polymermembran-Brennstoffzelle

Institut fir Energieforschung — Brennstoffzellen des FZJ

lonic Liquid, ionische Flussigkeit

Flugturbinenkraftstoff fir die zivile Luftfahrt in den USA
Flugturbinenkraftstoff fur die zivile Luftfahrt
Flugturbinenkraftstoff fir die militarische Luftfahrt

Polymer Elektrolyte Fuel Cell, Polymer-Membran-Brennstoffzelle
schwefelselektiver flammenphotometrischer Detektor

Pacific Northwest National Laboratory

Solid Oxide Fuel Cell, Keramische Hochemperaturbrennstoffzelle
1-n-Butyl-3-Methylimidazolium-Octylsulfat
1-n-Butyl-3-Ethylimidazoliumethylsulfat

Massenprozent

Volumenprozent

9.1.3.2 Griechische Forrmelzeichen

& Verlust

n

190

Warmedubergangskoeffizient

Selektivitat

Anreicherungsfaktor beziglich Schwefel
Aktivitatskoeffizient

Dichte

auf das Produkt bezogener Kraftstoffriickstand
auf das Produkt bezogener Kraftstoffverlust

Wirkungsgrad



ou

Warmeleitféhigkeit
chemisches Potential

osmotischer Druck

9.1.3.3 Lateinische Formelzeichen

Csk

GHSV

Ky

LHSV

m Prod

Nsch

—

Flache

Mobilitat

Wandstérke

Konzentration

massenbezogene Schwefelkonzetration
kummulierte Schwefelkonzentration
Warmekapazitat?

Durchmesser

Partikeldurchmesser

Freie Enthaltpie

Gas hourly space velocity, Raumgeschwindigkeit
Enthalpie
Warmedurchgangskoeffizient
Verteilungskoeffizient

Lange

Liquid hourly space velocity, Raumgeschwindigkeit
Masse

Massenstrom

Anzahl der Messwerte

Anzahl der Adsorptionsschittungen
Transmembraner Fluss

Leistung

Druck

Sattdampfdruck

Dampfdruck

Warmestrom

Allgemeine Gaskonstante

Entropie

Zeit

Temperatur

Volumen

Volumenstrom

Destillatanteil
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Vs,10

Ws,10
X

XR
Xverlust
Xi

Vi

9.1.34

Ads
El

192

Indizes

Geschwindigkeit

Durchbruchsvolumen fir einen Schwefelgehalt von 10 ppm im Produkt
Adsorptionskapazitat

Adsorptionskapazitat fur einen Schwefelgehalt von 10 ppm im Produkt
Geschatzter Erwartungswert

Rickstandsanteil

Anteil Kraftstoffverlust

Stoffmengenanteil der Komponente i in der fliissigen Phase

Stoffmengenanteil der Komponente i in der Gasphase

Adsorbens

elektrisch
zugefihrter Kraftstoff
Komponente
Membran

Reaktor

Schwefel



9.2 Pervaporation

9.21 Versuchsbedingungen der Membran-Screeningversuche mit Jet A-1 A

Vers. Treea Veeed  Trormeat Prermeat  Kraftstoff csp
Nr.

°C ml/min °C mbar ppm

S2-82 80 460 -196 22 JetA-1A 475

S2-83 51 460 -196 2 JetA-1A 465

S2-84 81 460 -196 27 JetA-1A 465

Tab. 9-1:  Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungsleistung der
Membran M-1 fur Jet A-1 A.

Vers. TFeed V Feed TPermeat Ppermeat Kraftstoff Cs,0
Nr.

°C ml/min °C mbar ppm

S2-26 70 307 -196 20 JetA-1 A 443

S§2-27 90 307 -196 20 JetA-1 A 435

Tab. 9-2: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungsleistung der
Membran M-2 fir Jet A-1 A.

Vers. Treea v Feed VPermeat Prermeat Kraftstoff csg
Nr.

°C ml/min °C mbar mg/l
S2-155 74 460 -196 2 JetA-1A 509
S2-156 74 460 -196 51 JetA-1 A 509
§2-159 74 460 -196 26 JetA-1A 515
S$2-169 74 460 -196 16 JetA-1A 567

Tab. 9-3: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungsleistung der
Membran M-3 fir Jet A-1 A.
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Vers.Nr.  Treea  Vreed Trermeat Prermeat Kraftstoff csg

°C ml/min °C mbar ppm
S7-52 138 702 -196 50 JetA-1A 527
S7-53+55 120 702 -196 50 JetA-1 A 509
S7-54+56 120 702 -196 25 JetA-1 A 509
S7-57 120 702 -196 5 JetA-1A 509

Tab. 9-4: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungsleistung der
Membran M-4 fur eine destillativ abgetrennte 50 %(Vol.) Fraktion des Kraftstoffs
JetA-1B

9.2.2 Versuchsbedingungen der Membran-Screeningversuche zur Anreicherung
des Schwefelgehaltes im Permeat

Vers. TFeed V Feed TPermeat Ppermeat Kraftstoff Cs,0
Nr.

°C ml/min °C mbar ppm
S$2-60 85 406 -196 2 20 %-JetA-1 A 182
S2-62 70 406 -196 1 20 %-JetA-1 A 190
S2-68 110 406 -196 1 20 %-JetA-1 A 187

Tab. 9-5: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungsleistung der
Membran M-2 fiir eine destillativ abgetrennte 20 %(Vol.) Fraktion des Kraftstoffs

Jet A-1 A
Vers. TFeed V Feed TPermeat Pprermeat Kraftstoff Cs,0
Nr.
°C  ml/min °C mbar ppm
1872$; 134 1200 -196 4 50 %-JetA-1 A 217,76

Tab. 9-6: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungsleistung der
Membran M-5 fiur eine destillativ abgetrennte 50 %(Vol.) Fraktion des Kraftstoffs
JetA-1B

9.2.3 Faktorielle Versuchsplanung zur Optimierung der Feedtemperatur und des
Permeatdruckes

Zur Optimierung Entschwefelung von Jet A-1 A mit der Membran M-3 wurde ein zweistufiger
faktorieller Versuchsplan bezilglich der Feedtemperatur Teeeq Und des Permeatdruckes
Prermeat durchgefiihrt. Dabei wurden die in Tab. 9-7 dargestellten Stufen 'T'Feed und Ppermeat d€T
Parameter gewéhit.
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Faktor Stufe Wert

Feedtemperatur Treed -1 74
Feedtemperatur Treed +1 86
Permeatdruck PPermeat -1 2
Permeatdrucl PPermeat +1 51

Tab. 9-7: Versuchsplan zur Bestimmung des Einflusses der Feedtemperatur und des Per-
meatdruckes auf den Anreicherungsfaktor und den transmembranen Fluss fur die
Entschwefelung von Jet A-1 A mit der Membran M-3 bei V,,, = 460 m//min,
TPermea(= '196°C

Vers. Troeq  Preeq Anzahl  Anreicherungs- 95 %-Kon- Fluss 95 %- Kon-

Nr. Versuche faktor fidenz- fidenz-
intervall intervall
kg/ h m?
1 -1 -1 5 0,60 0,02 5,64 0,16
2 -1 +1 3 0,36 0,09 0,19 0,08
3 +1 -1 6 0,69 0,06 7,83 0,58
4 +1 +1 5 0,42 0,01 0,85 0,08

Tab. 9-8: Auswertematrix zur Bestimmung des Einflusses der Feedtemperatur und des
Permeatdruckes auf den Anreicherungsfaktor und den transmembranen Fluss fur
die Entschwefelung von Jet A-1 A mit der Membran M-3 bei V., =460 ml/min,
TPermeat= -196°C

Daraus wurden die Haupteffekte HE der Feedtemperatur Treeq Und des Permeatdruckes
Prermeat aUf den transmembranen Fluss 7" und den Anreichungsfaktor p berechnet:

D (Fros = +1)_ > (Fry = 1) _ 7.83+0.85-5,64-0,19

HE,, , . 5 5 5 =1,425 (9-1)
DY (Fras =+1) 38 (Fruw =-1) _ 0,69+042-0,60-036 _ 003 (s2)
et p 2 2 2
HE _ Z I’.l” (ﬁP@rmeur = +1) Zﬁ" (ﬁl’ermeat = _1)
Prermeat ji" 2 - 2
(9-3)
_019+085-783-564
2
HE _ Zﬁ (ﬁl’e/‘meat = +1) zﬂ (ﬁl’ermeal = _1)
Premea 2 - 2
(9-4)
_ 0,36 +0,42 ; 0,60 -0,69 0257
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Die Haupteffekte sind in Abb. 9-1 mit den 95 %-Konfidenzintervallen grafisch dargestellt.

8 8
1 —e— Permeatfluss ] —e— Permeatfluss
7 , 0.9 7 , 09
=51 Anreicherungsfaktor BT ~6] 1\ Anreicherungsfaktor [ = «
(N = ] S
E, ] S £, 2
5] _; po7 g =57 L 07 &
o4 2 o4 =)
2] _— g 2] S
<39 &=—| g <3 5
8 5] F05 2 35 ] - 05 5
35 4] ° 3 N~ S
[T [ [TH 1 =
11 c 14 \ c
04 03 < 04 ~tos ™
73 75 77 79 81 83 85 87 10 20 30 40 50
Treed !/ (OC) PFeed / (mbar)

Abb. 9-1:  Analyse der Haupteffekte der Feedtemperatur und des permeatseitigen Druckes
auf den Anreicherungsfaktor und den transmembranen Fluss bei

VFeed = 460 ml/rnm 3 TPermeat= '1 96°C

Zur Beurteilung der Signifikanz eines Effektes wurde betrachtet, ob der Betrag der Konfiden-
zintervalle kleiner als der Effekt ist. Wurde die Feedtemperatur von 74°C auf 86°C erhéht,
stieg der Anreicherungsfaktor beispielsweise nur um einen Betrag von 0,073 an. Da die Brei-
te der Konfidenzintervalle +0,054 fiir 74°C +0,034 fiir 86°C betragen, ist die Summe der Be-
trage mit 0,088 groRer als der Effekt. Daher liegt der gemessene Effekt innerhalb des Konfi-
denzintervalls und ist nicht signifikant. In der graphischen Darstellung wird dies dadurch
deutlich, dass sich die Konfidenzintervalle der beiden MeRpunkte tberschneiden. Dies gilt
jedoch nur fiir den untersuchten Temperaturbereich von 74 — 86°C. Die Vorversuche haben
fur den Bereich von 50 — 86°C einen signifikanten Einfluss der Feedtemperatur gezeigt (sie-
he Abb. 4-7). Da sich die Konfidenzintervalle der ibrigen Effekte nicht Uberschneiden, sind
diese signifikant.

Die Wechselwirkungen WW der Feedtemperatur und des Permeatdruckes in Bezug auf den
transmembranen Fluss und den Anreicherungsfaktor wurden gemaf der Auswertematrix wie
folgt berechnet:

WW.. = Zf’" (fFeed . ﬁP@rmeat = +1)_ Z’;l” (fFeed 'ﬁPermeat = _1)

2 2 (9-5)
_564+085-019-783 ..
2
Zﬂ (fFeed 13 Permeat — +1) Zﬂ (fFeed 13 Permeat — _1)
WW, = -
2 2 (9-6)
_ 0,60+ 0,42;0,36 059 _ o013

196



Die Wechselwirkungen sind in Abb. 9-2 mit den 95 %-Konfidenzintervallen grafisch darge-
stellt.

1,0 1 9 1
p =2 mbar g ] —e—p =51 mbar T
= - 1 ——p =2 mbar
508" 51 mbar q 71 /
< ‘ ‘ € g
8 = ] =
% 064 ERE
3 X 4
‘s 0,4 " S 9]
£ [T
0,2 T T T T T T T T T T 0 ?_ T T T T T T T T T T 1
73 75 77 79 81 83 85 87 73 75 77 79 81 83 85 87
Treea / (°C) Treea/ (°C)

Abb. 9-2:  Analyse der Wechselwirkungen zwischen der Feedtemperatur und dem per-
meatseitigen Druck in Bezug auf den Anreicherungsfaktor und den trans-
membranen Fluss bei V,,,, =460 mil/min , Tpemeat= -196°C

Besteht eine Wechselwirkung zwischen den Parametern, ist der Gesamteffekt eines Para-
meters vom Wert des anderen Parameters abhéngig. Die Wechselwirkung von Tgeeq und
Prermeat D€ZUglich des Anreicherungsfaktors betrégt nur -0,13 und ist damit deutlich geringer
als die Breite der Konfidenzintervalle. In Abb. 9-2 wird dies dadurch deutlich, dass die Gera-
den fur die unterschiedlichen Druckniveaus im Rahmen der Konfidenzintervalle parallel ver-
laufen. In Bezug auf den transmembranen Fluss ist die Wechselwirkung dagegen signifikant,
da die Geraden fur 2 mbar und 51 mbar im Rahmen der Konfidenzintervalle nicht parallel
verlaufen.

Das Regressionspolynom fiir den transmembranen Fluss wurde mit den signifikanten Haupt-
effekten und Wechselwirkungen bestimmt:

A" =nhy+ Y b X (9-7)
mit 7 = Versuchsmittelwert

b, Regressionskoeffizient

x; = Einflussparameter oder Wechselwirkung der Einflussfaktoren

Der Regressionskoeffizient ist dabei der halbe Effekt eines Einflussparameters oder einer
Wechselwirkung. Daraus folgt:

= 5,64+ 0,18 +7,83+0,85 N 1,425 6,215 0,765 -

2 5 Feed - ) P permear — TT Feed * D permeat (9-8)

= 7" =3,6275+0,7125 Troy =3.1075 P pomess = 0,3825 Trs = P pormeat (9-9)
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Zu beachten ist, dass in dieser Form die entsprechenden Stufen T.., und Pe..,eingesetzt
werden missen, wie z.B. T = -1 fir Treed = 74°C. Um die Werte der Variablen Tgeeq und
Prermeat direkt einzusetzen, muss das Polynom entsprechend transformiert werden:

7" =3,63+0,119 Ty, —80)= 0,127 (P poyeus — 26,5)— (s = 803)(; ”3’” ~265) (9-10)

Analog wird das Regressionspolynom fur den Anreicherungsfaktor berechnet. Da der Effekt
der Feedtemperatur und die Wechselwirkung der Feedtemperatur mit dem Permeatdruck
nicht signifikant sind, gehen diese nicht in das Regressionspolynom ein:

B=B+D.bx, (9-11)
mit B, = Versuchsmittelwert

b, = Regressionskoeffizient

x; = Haupteffekt oder Wechselwirkung

Daraus folgt.

_0,60+036+0,69+042 0,257 ,

ﬁ 4 2 p Permeat

(9-12)

ijPermeat
= £ =0,51750 — ——==== 9-13
d 7,7821 ( )

Um den Wert des Parameters ppemeat direkt einzusetzen, muss das Polynom entsprechend
transformiert werden:

pP@rm - 26’5
=0,518 — Srem =2 9-14
d 190,7 ( )

9.2.4 Temperatur-Zeit-Versuch zur Dauerhaltbarkeit der Membran M-3

Um den Alterungseffekt systematisch zu untersuchen wurden vier Membranproben bei un-
terschiedlichen Temperaturen bei Umgebungsdruck in Jet A-1 A eingelegt [123, S. 45 ff.].
Die Benennung der Proben sowie die jeweiligen Versuchsbedingungen sind in Tab. 5.9 dar-
gestellt. FUr die Versuche bei Raumtemperatur sind die Proben nicht abgebildet, da bei
Raumtemperatur keine Veranderungen der Membran festgestellt wurden.
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Bezeichnung der Probe  Versuchsdauer Temperatur

Tage °C
50-2 2 50
50-4 4 50
75-2 2 75
75-4 4 75
90-2 2 90
90-4 4 90

Tab. 5.9: Bezeichnung der Proben und Versuchsbedingungen zur systematischen Unter-
suchung des Alterungseffektes der Membran M-3

Die REM Aufnahmen der Proben, die die Temperaturabhangigkeit der Alterungseffekte deut-
lich machen, sind im Folgenden aufgefihrt.

200nm

FZJ-IEF /2007 EHT = 3.00 kv Signal A =InLens WD= 5mm

Abb. 9-3: REM Aufnahme der Membran M-3 im Neuzustand
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200
FZJ-IEF /2007 EHT = 3.00KkV Signal A=InLens WD= 4 mm "'"I

Abb. 9-4: REM Aufnahme der Probe 50-2

200nm

FZJ-IEF /2007 EHT = 3.00 kV Signal A = InLens WD = 4mm

Abb. 9-5: REM Aufnahme der Probe 50-4

Bei 50°C ist nach zwei Tagen im Vergleich zu einer neuen Membran (Abb. 9-3) eine ange-
raute Oberflache (Abb. 9-4). Nach vier Tagen haben sich vermehrt kleine Partikel gebildet
(Abb. 9-5). Es sind noch keine Defekte in der Membranoberflache erkennbar.
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200
FZJ-IEF /2007 EHT = 3.00 kv Signal A= InLens WD = 4 mm | "'"I

Abb. 9-6: REM Aufnahme der Probe 75-2

FZJ-IEF /2007 EHT = 3.00 kV Signal A = InLens WD = 4mm

Abb. 9-7: REM Aufnahme der Probe 75-4

Bei 75°C ist nach zwei Tagen bei 75 °C wieder eine hdhere Rauhigkeit, jedoch keine Ablage-
rung von Partikeln zu erkennen (Abb. 9-6). Nach vier Tagen haben hat sich dagegen eine
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grofe Anzahl von Partikeln mit einer Lange von bis zu 300 nm gebildet (Abb. 9-7). Eine Po-
renbildung ist auf der Oberflache auch nach vier Tagen noch nicht zu erkennen.

FZJ-IEF /2007 EHT = 3.00 kV Signal A = InLens WD = 4 mm I I

Abb. 9-8: REM Aufnahme der Probe 90-2

300nm

FZJ-IEF /2007 EHT = 3.00 kV Signal A = InLens WD = 4mm

Abb. 9-9: REM Aufnahme der Probe 90-4
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Bei 90 °C sind bereits nach zwei Tagen deutlich mehr Partikel erkennbar (Abb. 9-8). AuRer-
dem sind zwischen den Partikeln Defekte mit Durchmessern von bis zu 45 nm zu erkennen.
Sie sehen den in Kap. 4.5.4.5 beschriebenen Poren ahnlich, die wahrend dem Versuchbe-
trieb unter Vakuum beobachtet wurden. Jedoch durchdringen die hier gezeigten Defekte im
Gegensatz zu den unter Vakuumbeaufschlagung entstandenen Poren nicht die aktive
Schicht der Membran. Nach vier Tagen ist die Anzahl der Partikel weiter gestiegen. (Abb.
9-9). Durch eine energiedispersive Réntgenspektroskopie (EDX) konnte festgestellt werden,
dass die abgelagerten Partikel auf allen Proben schwefelhaltig waren.

9.3 Adsorption

9.3.1  Versuchsbedingungen der Screeningversuche mit Jet A-1

Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Nr. Gas Treg th GHSV Vers. Nr. Kraftstoff Cso Tags LHSV
°C h h' ppm °C  h”’
S8-32 Luft 250 3 655 S8-33 JetA-1 A 563 20 1,45
S8-36 Luft 250 3 655 S8-38 Jet A-1 A 563 20 1,34
S8-40 Luft 250 3 655 S8-41 Jet A-1 A 563 20 142

Tab. 9-9: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-3 fir Jet A-1 A

Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Nr. Gas Treg th GHSV Vers. Nr. Kraftstoff Cso Tass LHSV
°C h h' ppm °C  h"
S8-39 Luft 500 3 655 S8-42 Jet A-1A 563 20 1,45
S8-43 Luft 500 3 655 S8-48 Jet A-1 A 563 20 1,38
S8-49 Luft 500 3 655 S8-51 Jet A-1A 563 20 0,98

Tab. 9-10: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-5 fir Jet A-1 A
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Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Nr. Gas Treg th GHSV Vers.Nr. Kraftstoff csg Tass LHSV
°C h h' ppm °C  h’
$845 400 Htffstao% Ny igg g ggg S8-47  JetA-1A 563 120 1,39
S8-50 400, Htffstao% Ny igg g ggg S852  JetA-1A 563 120 1,59
S8-53 400, Htffstao% Ny igg g ggg S856  JetA-1A 563 120 1,41
$8-100 4100, Htffstao% Ny igg g ggg S8-104 JetA-1A 563 120 145
$8-105 4100, Htffstao% Ny igg g ggg S8-108  JetA-1A 563 120 1,50
$8-110 4100, Htffstao% Ny igg g ggg S8-113  JetA-1A 563 120 148
$8-114 4100, Htffstao% Ny igg g ggg S8-117  JetA-1A 563 120 1,23

Tab. 9-11: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-6 fir Jet A-1 A

Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Nr. Gas Treg ti GHSV Vers.Nr. Kraftstoff csp Tass LHSV
°C h h' ppm °C  h’

S1-80 2% H,+98% N, 350 6 392 S1-84 JetA-1A 563 60 1,40
N, 300 3 392

S1-91 2% Hy+ 98% N, 425 3 392 S$1-94 JetA-1A 563 60 1,46
5% H+95% N, 425 1 392

S1-95  40% H+90%N, 425 3 g2 5198 JetATA 563 60 126

Tab. 9-12: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-7 fur Jet A-1 A
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Aktivierung / Regeneration Adsorption

Vers. Nr. Gas Treg th GHSV Vers.Nr. Kraftstoff csg Tass LHSV
°C h h' ppm °C  h’

S1-99 L, H;“;ts% N, 203 %2 s1d01 JetAdA 563 60 116
S1114 o H;“;ts% N, 228 i ggg S1-116  JetA-1A 563 60 1,41
S1-155 41000 Htffstao% Ny o0 32X s1d57  JetAdA 563 60 149
S1173 00 Htffstao% Ny o0 32X s1475  JetAdA 563 60 160

Tab. 9-13: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-8 fir Jet A-1 A

Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Nr. Gas Treg ts  GHSV Vers.Nr. Kraftstoff cso Tass LHSV
°C  h h' ppm °C  h’

Luft 350 6 655

S878 5o Ha+95%N, 231 025 655 o080 JEtAA 56320 148
Luft 350 6 655

S8-86 5o, H,+05%N, 231 025 655 $8-87  JetA-1A 563 20 1,55
Luft 350 6 655

S8-89 5% H+ 95% N, 231 0,25 655 S$8-90 JetA-1A 563 20 1,50
Luft 350 6 655

S8-94 5% H,+ 95% N, 231 0,25 655 S$8-95 JetA-1A 563 20 1,39

$8-97 Luft 30 6 655 g0 JetA1A 563 20 1,53

5% Hx+ 95% N, 231 0,25 655

Tab. 9-14: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-9 fir Jet A-1 A
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9.3.2 Bedingungen der Versuche mit unterschiedlichen Destillatanteilen

Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Nr. Gas Treg ti GHSV  Vers. Nr. Kraftstoff Cso Tags LHSV
°c h ht ppm  °C h
S3-64 Luft 400 3 655 S3-66 100 % JetA-1A 536 20 0,72
S3-96 Luft 400 3 655 S3-99 70 % JetA-1A 369 20 0,91
S3-13 Luft 400 3 655 S3-23 50 % JetA-1A 303 20 0,74
S3-105 Luft 400 3 655 S3-112 30% JetA-1A 264 20 0,81
S3-115 Luft 400 3 655 S3-117 30% JetA-1A 264 20 0,83

Tab. 9-15: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitédt des Ad-
sorbens A-5 fiir destillativ abgetrennte Teilfraktionen des Kraftstoffs Jet A-1 A mit
unterschiedlichen Destillatanteilen

9.3.3 Bedingungen der Screeningversuchen mit der 50 %(Vol.) Jet A-1 A Fraktion

Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Nr. Gas Treg ti GHSV  Vers.Nr. Kraftstoff Cso Tass LHSV
°C h h' ppm °C  h
S5-187 Luft 250 3 655 S5-189 50 % JetA-1A 290 20 0,99
S8-23 Luft 250 3 655 S8-24 50 % JetA-1A 286 20 1,03
S8-27 Luft 250 3 655 S8-29 50 % JetA-1A 286 20 1,04

Tab. 9-16: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-3 fiir eine destillativ abgetrennte 50 %(Vol.)
Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A

Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Nr. Gas Treg ti GHSV  Vers.Nr. Kraftstoff Cso Tass LHSV
°C  h h' ppm °C  h’

§5-152 Luft 400 3 655 S§5-154 50 % JetA-1A 290 20 1,02
S§5-156 Luft 400 3 655 S5-158 50 % JetA-1A 290 20 1,00

Tab. 9-17: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitdt und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-4 fiir eine destillativ abgetrennte 50 %(Vol.)
Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A
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Aktivierung / Regeneration Adsorption

Vers. Nr. Gas Treg ti GHSV  Vers. Nr. Kraftstoff Cso Tags LHSV
°C  h h' ppm °C  h’

S4-62 Luft 500 3 655 S4-64 50 % Jet A-1 A 20 1,04
S4-67 Luft 500 3 655 S4-69 50 % Jet A-1 A 20 1,00
S4-71 Luft 500 3 655 S4-73 50 % Jet A-1 A 20 0,99
S4-91 Luft 500 3 655 S4-94 50 % Jet A-1 A 20 0,99
S4-96 Luft 500 3 655 S4-98 50 % Jet A-1 A 20 0,95
S4-105 Luft 500 3 655 S4-107 50 % Jet A-1 A 20 1,00

Tab. 9-18: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-5 fiir eine destillativ abgetrennte 50 %(Vol.)
Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A

Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Gas Treg tn GHSV Vers. Nr. Kraftstoff Cso Tass LHSV
Nr.
°c h h ppm °C  h"
sgsa iUt 40 3 T8 sg55  s0%JetAA 285 60 099
sget it 90 3 9 s862  s0%JetAA 285 60 088
sg63 Ut 40 3 T8 sge6  s0%JetAA 285 60 096

Tab. 9-19: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-8 fiir eine destillativ abgetrennte 50 %(Vol.)
Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A
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Aktivierung / Regeneration Adsorption
Vers. Gas Treg th GHSV Vers. Kraftstoff Cso Tags LHSV
Nr. Nr.
°C h h' ppm °C  h
S5-17 Reformat 450 10 1309 S5-20 50 % JetA-1A 293 120 1,43
86% Luft+14% N, 500 6 931 o
S5-22 Reformat 450 10 1309 S5-25 50%JetA-1A 293 120 1,46
86% Luft+14% N, 500 6 931 o
S8-64 Reformat 450 10 1309 S8-71 50%JetA-1A 283 120 1,39
38% Luft+62% N, 500 6 1718 o
S8-79 Reformat 450 10 1309 S8-84 50%JetA-1A 283 120 1,43

Tab. 9-20: Versuchsbedingungen zur Unteruchung der Entschwefelungskapazitat und der
Regenerierbarkeit des Adsorbens A-10 fir eine destillativ abgetrennte 50 %(Vol.)
Fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A

9.3.4 Faktorielle Versuchsplanung zur Optimierung der Adsorptionsbedingungen

Zur Optimierung der Adsorptionskapazitat ws fur die adsorptive Entschwefelung einer destil-
lativ abgetrennten 50 %(Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A mit dem Adsorbens
A-5 wurde ein zweistufiger faktorieller Versuchsplan bezuglich der Adsorptionstemperatur
Tags und der LHSV durchgefiihrt. Dabei wurden die in Tab. 9-7 dargestellten Stufen 'i'AdS und
LHSV der Parameter gewéhlt.

Faktor Stufe Wert
Adsorptionstemperatur Treed -1 20°C
Adsorptionstemperatur Treed +1 122°C
Raumgeschwindigkeit LHSV -1 0,7 h'
Raumgeschwindigkeit LHSV +1 2,85 h

Tab. 9-21: Versuchsplan zur Bestimmung des Einflusses der Adsorptionstemperatur und
der LHVSV auf die Adsorptionskapazitat des Adsorbens A-5 zur Entschwefelung
einer 50 %(Vol.) Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A
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Vers. T, LHSV  Anzahl  Adsorptions- 95 %- Kon-

Nr. Versuche kapazitat fidenz-
intervall
°C h” mg/g mg/g
1 -1 -1 1 0,66 -
2 -1 +1 1 0,51 -
3 +1 -1 1 0,06 -
4 +1 +1 1 0,13 -
5 0 0 3 0,19 0,046

Tab. 9-22: Auswertematrix zur Bestimmung des Einflusses der Adsorptionstemperatur und
der LHSV auf die Adsotpionskapazitatdes Adsorbens A-5 zur Entschwfelung ei-
ner 50 %(Vol.) Teilfraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A.

Daraus berechnen sich die Haupteffekte HE der Adsorptionstemperatur Tags und der LHSV
zu

HE, = D w (Y;M =+1) Sw (Fr =-1) _ 0,06+0,13 - 0,66-051 _

-0,49 (9-15)

[\

Yo (EHsV =+1) Y (EHSV =-1) _051+013-0,66-0,06

HE,;, = =-0,04(9-16
LHSV 2 2 2 ( )

Die Haupteffekte sind in Abb. 9-10 grafisch dargestellt.

19 1 -

0,8 0.8
p .
50,6 50,6 -
20,4 - \ £04 —
20,2 o2

1 d
0 — — — . 0 . — . ———
20 40 60 80 100 120 o 05 1 15 2 25 3

a) Tass / (°C) b) LHSV /h"

Abb. 9-10: a) Haupteffekte der Adsorptionstemperatur Tags und b) der LHSV auf die Adsorp-
tionskapazitat des Adsorbens A-5 zur Entschwefelung einer 50 %(Vol.) Destillat-
fraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A
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Die Wechselwirkungen WW der Parameter Adsorptionstemperatur und der LHSV berechnen
sich gemaR der Auswertematrix wie folgt:

o Vs (P LSV = 1) Sw, (P, - LHSV = 1)
2 2

_ 0,66-051-0,06+0,13
2

(9-17)

=0,11

Die Wechselwirkungen sowie der Zentralpunkt mit dem ermittelten 95%-Konfidenzintervall
sind in Abb. 9-2 grafisch dargestellt.

1,0 q :
] T=20°C
0,8 —--—T=122°C
—~ e Zentralpunkt
[}
<06 \
o
£
= 0.4
g
20,2 - 3
] —
0,0 T T . '
1 2 3

LHSV /h"

Abb. 9-11: Wechselwirkungen der Adsorptionstemperatur und der LHSV in Bezug auf die
Adsorptionskapazitdt des Adsorbens A-5 zur Entschwefelung einer 50 %(Vol.)
Destillatfraktion des Kraftstoffs Jet A-1 A

Mit dem 95 %-Konfidenzintervall des Zentralpunktes wird deutlich, dass sich die Adsorptions-
temperatur signifikant auf die Adsorptionskapazitét auswirkt. Mit einer Breite des Konfiden-
zintervalls von + 0,046, folgt, dass der Effekt der LHSV unterhalb des Signifikanzniveaus
liegt. Dies resultiert daraus, dass die Adsorptionskapazitat bei einer Temperatur von 20°C
zwar signifikant mit steigender LHSV reduziert wird, bei 122°C jedoch mit zunehmender
LHSV geringfuigig ansteigt. Dem Einfluss der LSHV bei 20°C wird daher durch die signifikan-
te Wechselwirkung aus Temperatur und LHSV Rechnung getragen.

Das Regressionspolynom fiir die Adsorptionskapazitdt ws wird mit den Haupteffekten und
den Wechselwirkungen bestimmt:

Wy =Wgo + Zbi X (9-18)
mit wg,, = Versuchsmittelwert
b. = Regressionskoeffizient

i

x, = Haupteffekt oder Wechselwirkung

i

Daraus folgt das Regrenssionspolynom mit den Stufenparametern T,,, und LHSV :
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_0,66+051+0,06+0,13 0,486 0,11

Wy "o +—— T, - LHSV (9-19)
4 2
= wy =0,34-0,243T,, —0,0557,, - LHSV (9-20)

Um die Werte der Variablen Tags und LHSV direkt einzusetzen, muss das Polynom entspre-
chend transformiert werden:

e = 034— Tuw=T1, (7, —71) (LHSV —1,785)

209,88 996,81

(9-21)

9.4 Hydrofiner mit Vorséttiger

9.4.1 Faktorielle Versuchsplanung zur Optimierung Betriebsbedingungen

Zur Optimierung der hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttiger wurde ein zweistufiger
faktorieller Versuchsplan beziglich der Temperatur Tr und des Druckes pr im Reaktor
durchgefiihrt. Dabei wurde fir die in Tab. 9-7 dargestellten Stufen T; und p, der Einfluss
auf den Schwefelgehalt im Produkt cs untersucht. Die Versuche wurden mit dem Kraftstoff
Kerosin C durchgefiihrt.

Faktor Stufe Wert

Temperatur TR -1 331°C
Temperatur TR +1 391°C
Druck PR -1 31 bar
Druck PR +1 71 bar

Tab. 9-23: Versuchsplan zur Bestimmung des Einflusses der Temperatur und des Druckes
im Reaktor auf den Schwefelgehalt im Produkt des Hydrofiners mit Vorsattgier fiir
den Kraftstoff Kerosin C

Vers. Tg Pr Anzahl Cs,1 95 %- Kon-
Nr. MeRwerte fidenz-
intervall

°C bar ppm ppm

1 -1 -1 10 148 9,7

2 -1 +1 15 184 13,9

3 +1 -1 6 10 1,5

4 +1 +1 10 18 1,8

Tab. 9-24: Auswertematrix zur Bestimmung des Einflusses der Temperatur und des Druckes
im Reaktor auf den Schwefelgehalt im Produkt

Daraus berechnen sich die Haupteffekte HE der Temperatur und des Druckes im Reaktor zu
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HE, - D (? = +1)_ D (? = —1): —148—18;+10+18 _ 15 (922)

—148+184-10+18
2

_ ch (Ps :+1)_ ZCS (pr =-1) B
2

o 5 = 22 (9-23)

Die Haupteffekte sind in Abb. 9-12 mit den 95 %-Konfidenzintervallen grafisch dargestellt.

180 {\ 150
150
§ £ 120 1
<120 & o0 4
£ 90 £ L
> ] 2 60 |
£ 60 2
3 E
£ 39 c 30
3 77 N 3 ]
0 +— — — 0 . :
300 320 340 360 380 400 20 40 60 80
a) Tr/(°C) b) pr/ (bar)

Abb. 9-12: a) Haupteffekte der Temperatur Tgr und b) des Druckes im Reaktor auf den
Schwefelgehalt im Produkt des Hydrofiners mit Vorsattiger fur den Kraftstoff Ke-
rosin C

Abb. 9-12 macht deutlich, dass die Haupteffekte signifikant sind, da sich die Konfidenzinter-
valle nicht tberschneiden. Die Wechselwirkungen berechnen sich gemafl der Auswertemat-
rix wie folgt:

WW = 25 (fR'ﬁR :+1)_ch (fR'ﬁR =—1): 148-184-10+18 _
2 2 2

~14 (9-24)

Die Wechselwirkungen mit den ermittelten 95 %-Konfidenzintervallen sind in Abb. 9-2 gra-
fisch dargestellt.
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Abb. 9-13: Wechselwirkungen der Temperatur und des Druckes im Reaktor in Bezug auf
den Schwefelgehalt im Produkt des Hydrofiners mit Vorsattiger fur die ntschwefe-
lung des Kraftstoffs Kerosin C

Auch die Wechselwirkung der Temperatur und des Druckes ist signifikant, da die Geraden im
Rahmen der Konfidenzintervalle nicht parallel sind. Das Regressionspolynom fiir den Schwe-
felgehalt im Produkt cs wird mit den Haupteffekten und den Wechselwirkungen bestimmt:

Cs =Csy0 +zbi "X (9-25)
mit cso = Versuchsmittelwert

b, = Regressionskoeffizient

i

x, = Haupteffekt oder Wechselwirkung

i

Daraus folgt mit den Parameterstufen T und pr:

148+184+10+18 152 o 22 . 14, .
g = 4 —TTR +7pR_?TR Pr (9-26)
=g =90-76T, ~11 p, =7 T, - pp (9-27)

Um die Werte der Variablen Tg und pg direkt einzusetzen, muss das Polynom entsprechend
transformiert werden:

cg =90 2,533 (T, —=361)+0,55 (p, —51)=0,0117 (T, —361)(p ,—51) (9-28)

9.5 Stoffwerte

Im Folgenden sind die fir die energetischen Betrachtungen der Entschwefelungsverfahren
angenommenen Stoffwerte aufgefihrt:

Die Warmekapazitat des flissigen Kerosins berechnet sich nach [14] zu:
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Cp Kerosin =a+b-T+c- T+ (9-29)
' e-T

Die entsprechenden Koeffizienten sind Tab. 9-25 zu entnehmen. Die Temperaturen sind in
Kelvin einzusetzen.

Koeffizient Wert
176,64
7,4681

-0,004212
14949,0
684,26

m o o T Q

Tab. 9-25: Koeffizienten zur Berechnung der Warmekapazitat von Jet A-1

Fur die Verdampfungsenthalpie r von Jet A-1 gilt [14]:
r(T) =33339,03- (684,36 —T)"* (9-30)

Die Temperatur ist dabei wiederum in Kelvin einzusetzen.

Die fir die Berechnung des Energiebedarfs zur Regeneration des Adsorbens verwendeten
Stoffeigenschaften von Luft sind in Tab. 9-26 aufgefiihrt.

Temp P c A10° v10°
[l [kg/m?] [kJ/kgK]  [W/mK] [m2/s]
0 1,275 1,006 24,18 13,52
20 1,188 1,007 25,69 15,35
40 1,112 1,007 27,16 17,26
100 0,9329 1,012 31,39 23,51
200 0,7356 1,026 37,95 35,47
400 0,5170 1,069 49,96 64,51
600 0,3986 1,116 61,14 99,63

Tab. 9-26: Stoffwerte von Luft beim Druck p = 1 bar [156]

Fur die Berechnung der Warmeilibergange wird angenommen, dass die Reaktoren aus dem
Hochtemperaturstahl 1.4876 hergestellt sind. Die Stoffeigenschaften des Stahls sind in Tab.
9-27 aufgefihrt.
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T p [& A

[°C] lg/cm?] WkgK]  [WImK]
20 8 472 11.5
100 8 501 13.1
200 8 525 14.8
300 8 532 16.4
400 8 555 18.1
500 8 582 19.6

Tab. 9-27: Stoffeigenschaften von des Edelstahls 1.4876 [158], der fur die hochtemperatur-
festen Apparate zur Fraktionierung, zur Adsorption und zu hydrierendenen Ent-
schwefelung mit Vorséttiger eingesetzt wird

Die angenommenen Stoffdaten des Adsorbens A-5 sind in Tab. 9-28 aufgefiihrt. Da keine
exakten Werte fur das Adsorbens bekannt sind, werden die Stoffeigenschaften von Al203
angenommen.

T P Cp A
[°C] lg/cm?] [J/kgK] [W/mK]

30 3,5 850 14
1000 3,5 1050 24

Tab. 9-28: Stoffeigenschaften von Oxidkeramik (Al,O3) [158]
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Kurzzusammenfassung:

Fir den Einsatz von Brennstoffzellen zur Bordstromerzeugunggin Flugzeugen und Schiffen ist eine Entschwefelung
der verwendeten Mitteldestillatkraftstoffe an Bord erfordérlich. Da die in Raffinerien eingesetzte hydrierende
Entschwefelung fiir die mobile Anwendung nicht geeignet ist, befasst sich dieses Buch mit der Entwicklung eines
alternativen Prozesses.

Dazu wurde eine Vielzahl®in der Literatur diskutierter Verfahren bewertet und vier potentiell geeignete Verfahren in
Laborversuchen detailliert untersucht. Eine anschlieBende Prozessanalyse zeigte, dass zur Entschwefelung von Kerosin
derzeit mit der hydrierenden Entschwefelung mit Vorséttiger die besten Ergebnisse erzielt werdengwéhrend.die tech-
nische Anwendung des Rrozesses aus Adsorption und Pervaporation weitere Forschungsarbeiten erfordert. Mit einer
Pilotanlage wurde die hydrierende Entschwefelung mit Vorséttiger auch tber den LabormaBstab hinaus demonstriert.

Fir Bunkergasdl haben die Untersuchungen dagegen gezeigt, dass die Entschwefelung in mobilen Brennstoffzellen-
Systemen auch mit den verfligbaren alternatilen Ansatzen derzeit nicht moéglich ist.

Autor:

Jochen Latz studierte an der Rheinisch-Westfalischen Technischen Hochschule Aachen (RWTH Aachen) Maschinenbau
mit der Studienrichtung Energietechniks Seit 2005 beschaftigt er sich am Institut fiir Energieforschung - Brennstoff-
zellen (IEF-3) im Forschungszentrum Jilich mit der Entschwefelung von Mitteldestillaten fiir die Anwendung in mobilen
Brennstoffzellen-Systemen. Der Inhalt dieses Buches wurde von der RWTH Aachen als Dissertation zur Erlangung des
akademischen Grades-eines Doktors der Ingenieurwissenschaften genehmigt.

Institut:

Die Forschungsaufgaben des Instituts fir Energieforschung - Brennstoffzellen (IEF-3) sind auf die Realisierung von
Hoch- und Niedertemperatur- Brennstoffzellen sowie von entsprechenden Stacks und Systemen fir stationdre oder
mobile Anwendungen ausgerichtet. Ferner umfassen die verfahrens- und systemtechnischen Entwicklungen die Bereit-
stellung von Apparaten zur Brenngaserzeugung. Diese Arbeiten werden von physikalisch-chemischen Grundlagenunter-
suchungen sowie systematischen Studien der Energieverfahrenstechnik begleitet.
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