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Evaluation of microstructures for application in mobile fuel processing units

Abstract:

In this thesis the application of microstructures for heat exchangers and reactors in the gas
treatment system of a fuel processing unit for mobile applications based on catalytic
autothermal reforming of diesel-like fuels was experimentally and theoretically investigated.
The experimental work involved simplified experimental setups and prototypes of
microchannel heat exchangers. The theoretical part dealt with the fluid dynamic modelling of
the transport phenomena that are relevant in microstructured and monolithic apparatus.

The thermohydraulic characterisation of microchannels shows a sharp increase in the
pressure drop if the characteristic length of the channels is reduced. The transition from
laminar to turbulent flow occurs at lower Re-numbers than on a larger scale. The heat
transfer coefficients improve, if the channel size is reduced, but this enhancement is less
pronounced than the increasing pressure drop. Therefore very tiny structures are not optimal
as far as heat exchanger equipment is concerned. The optimal size is in a range of
approximately 0.4 to 1 mm. The prototypes studied indicate the potential for reducing the
weight and the volume of the required heat exchanger equipment by the incorporation of
microstructure technology. However, for further optimisation there is a need for a thorough
revision of the construction principle.

Application-oriented, catalytic investigations were performed for all reactions in the gas
treatment. The catalysts for the water-gas shift reaction show only a moderate catalytic
activity. The catalyst based on precious metals is more active than a base metal catalyst, but
lacks the required long-term stability if hydraulically coated on a metallic substrate. The
catalyst used for the selective oxidation of CO shows a poor performance and a narrow
temperature window for optimal reactor operation. The oxidation of hydrogen can be
accomplished at high space velocities, low reaction temperatures or low loadings with
catalytically active component. For the oxidation of methane longer residence times, higher
reaction temperatures and higher loadings with catalytically active component are needed if
complete conversion of methane is required. A platinum-based catalyst is very well suited for
the catalytic combustion of hydrogen. In the case of methane, the palladium-based catalyst
tested is more active in comparison to the platinum catalyst. For all reactions under
consideration here conversion at constant reaction temperature increases if the channel size
is reduced.

The comparison of experimental data with results of computer simulations shows that fluid
dynamic modelling can be used for dimensioning and optimisation of micro reactors and heat
exchangers concerning all relevant figures such as pressure drop, heat transfer and
chemical reactions. The model for mass transport by mulitcomponent diffusion, which
differentiates between the channel and the porous catalyst layer, is suitable for describing
the relevant transport phenomena.

None of the catalysts under consideration in this thesis are active enough to justify an
integration of a heat exchanger into a reactor of the gas treatment system of fuel processors
for mobile applications. This can be shown by simulation results and experimental data.






Bewertung des Einsatzes von Mikrostrukturen in mobilen Brenngaser-
zeugungseinheiten

Kurzfassung:

In der vorliegenden Dissertation wurde der Einsatz von Mikrostrukturen im Warmelber-
tragernetzwerk und den Reaktoren der Gas- beziehungsweise Abgasnachbehandlung einer
mobilen Brenngaserzeugungseinheit experimentell und theoretisch untersucht. Die Brenn-
gaserzeugung basiert hierbei auf der katalytischen, autothermen Reformierung von diesel-
vergleichbaren Kraftstoffen. Die experimentellen Arbeiten beinhalteten vereinfachte Ver-
suchsanordnungen und erste Prototypen von Mikro-Warmeubertragern. Der theoretische Teil
befasste sich mit der fluiddynamischen Modellierung der relevanten Transportvorgange in
mikrostrukturierten Apparaten.

Bei der thermohydraulischen Charakterisierung zeigt sich ein stark zunehmender Druckver-
lust, wenn die Lédngenabmessung der Struktur reduziert wird. Der laminar-turbulente Stro-
mungsumschlag ist in kleinen Strukturen unterhalb des gangigen Lehrwerts der bestim-
menden dimensionslosen Kennzahl zu beobachten. Die Wirmeiibergangseigenschaften
werden positiv durch reduzierte Strukturabmessungen beeinflusst. Sie steigen aber nicht im
gleichen Ausmal wie der Druckverlust. Hieraus folgt, dass eine sehr weitgehende Miniatu-
risierung bei der Betrachtung von thermischen Apparaten nicht sinnvoll ist. Optimale Struk-
turabmessungen sind in einer GréRenordnung zwischen 0,4 bis 1 mm anzusiedeln. Die
untersuchten Warmeiibertrager kénnen das vorhandene Potenzial zur Volumen- und Ge-
wichtsreduktion aufzeigen, bediirfen aber einer griindlichen konstruktiven Uberarbeitung.

Bei den anwendungsorientierten, katalytischen Untersuchungen wurden alle Prozessstufen
der Gas- und Abgasnachbehandlung betrachtet. Bei den Katalysatoren fur die Shift-Reaktion
zeigt sich insgesamt eine maRige Aktivitdt. Ein edelmetallbasierter Katalysator ist bei feh-
lender Langzeitstabilitit deutlich aktiver als ein auf unedlen Metallen basierender Konkurrent.
Der fur die selektive CO-Oxidation untersuchte Edelmetallkatalysator weist bei maRiger
Aktivitat ein sehr enges Temperaturfenster auf, in dem ein optimaler Reaktorbetrieb méglich
ist. Bei der Hy-Oxidation sind hohe Raumgeschwindigkeiten, niedrige Reaktionstemperaturen
oder geringe Beladungen mit katalytisch aktiver Komponente méglich. Fiir die CH4-Oxidation
sind deutlich langere Verweilzeiten, héhere Reaktionstemperaturen und Beladungen mit
aktiver Komponente notwendig, wenn der geforderte vollstandige Umsatz erreicht werden
soll. Fir die H,-Oxidation ist Platin, flir die CH4-Oxidation hingegen Palladium die ge-
eignetere aktive Komponente. Bei allen Reaktionen kann ein verbessertes Umsatz-Tempera-
turverhalten in kleineren Strukturen beobachtet werden.

Die fluiddynamische Modellierung kann flir die Apparateauslegung und Optimierung hinsicht-
lich der relevanten Gréfien des Druckverlustes, des Warmeiibergangs und der chemischen
Reaktionen verwendet werden, wie der Vergleich von experimentellen Daten und Si-
mulationsergebnissen zeigt. Das fiir den diffusiven Stofftransport in mikrostrukturierten und
monolithischen Apparaten entwickelte Modell beschreibt in geeigneter Weise die relevanten
Transportprozesse im Strémungskanal und der porésen Katalysatorstruktur. Simulationen
mit diesem Modell sowie Berechnungen auf Basis der experimentell bestimmten maximalen
Katalysatorbelastungen verdeutlichen, dass eine direkte Kombination von Warmeubergang
mit chemischer Reaktion in einem Apparat erst bei deutlich aktiveren Katalysatoren sinnvoll
beziehungsweise méglich ist.
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1 Einleitung und Zielsetzung

1 Einleitung und Zielsetzung

Die Mobilitat des Einzelnen und der flexible, kostenglinstige Transport von Giitern sind nach
heutigen gesellschaftlichen Vorstellungen Grundvoraussetzungen fur Lebensqualitat und
wirtschaftliches Wachstum. Der resultierende Personen- und Giterverkehr auf der Strale
tragt allerdings wesentlich zur Belastung von Mensch und Umwelt bei. In der Europaischen
Union entfielen im Jahr 2000 24 % der insgesamt 3126,9 Millionen Tonnen emittierten Koh-
lendioxids auf den Strallenverkehr. Kohlendioxid wird verdéachtigt, durch seine Anreicherung
in der Erdatmosphéare (iber den so genannten Treibhauseffekt zu einer nachhaltigen Ver-
anderung des Weltklimas beizutragen. Im Weiteren sind 46 % der Stickoxidemissionen
(1999) ursachlich auf den Verkehrssektor zuriickzufiihren [1]. Stickoxide sind ein Hauptverur-
sacher fur die erdnahe Ozonbildung. Erdnahes Ozon ist unter dem Begriff des Sommer-
smogs Gegenstand umwelt- und gesundheitspolitischer Diskussionen.

Trotz einer steten Weiterentwicklung des Verbrennungsmotors sowie der entsprechenden
Abgasnachbehandlung ist infolge der flir die Européaische Union prognostizierten Zunahme
des Personen- und Giterverkehrs auf der Stralte mit einem weiteren Anstieg des AusstolRes
mensch- und umweltbelastender Abgase auszugehen. Innerhalb der Europdischen Union
soll der Personenverkehr um 16 % und der Giitertransport um 50 % bis zum Jahr 2010 zu-
nehmen [2].

Aufgrund dieser erheblichen Umweltbelastung durch den Stralenverkehr sowie der sich in
Zukunft verknappender Ressourcen wird sowohl in der Industrie als auch in éffentlichen For-
schungseinrichtungen zurzeit verstarkt an der Entwicklung alternativer, ressourcen-
schonender und umweltfreundlicher Antriebstechniken gearbeitet. Die Entwicklung alterna-
tiver Techniken erscheint notwendig, da bei der Verwendung von konventionellen Techno-
logien eine drastische Abnahme des Verbrauchs und der Emissionen nicht zu erwarten sind.
Der gemal dem Stand der Technik in Fahrzeugen eingesetzte Verbrennungsmotor hat einen
hohen Entwicklungsstand erreicht. Das Potenzial ist gering, den Kraftstoffverbrauch und die
Emissionen durch Weiterentwicklungen dieser konventionellen Technologie merklich zu
reduzieren. Neben dem eigentlichen Antriebsstrang riickt aufgrund des stark gestiegenen
Bedarfes an elektrischer Energie in modernen Kraftfahrzeugen verstérkt die Bordstrom-
versorgung in den Fokus der Arbeiten. Eine effizientere Bereitstellung elektrischer Energie
als Uber die herkémmlich in Fahrzeugen genutzte so genannte Lichtmaschine hilft, den
Kraftstoffverbrauch und die Schadstoffemissionen zu reduzieren. Als eine erfolgver-
sprechende Alternative wird zurzeit der Einsatz der Brennstoffzellentechnologie angesehen.
Fur den Antriebsstrang eines Kraftfahrzeuges ist neben der Brennstoffzelle fiir die Wandlung
elektrischer in mechanische Energie zusatzlich ein Elektromotor notwendig.

Brennstoffzellen wandeln in einem Kraftstoff chemisch gespeicherte Energie elektroche-
misch direkt ohne zwischengeschalteten Kreis- beziehungsweise Verbrennungskraftprozess
in elektrische Energie und zu einem gewissen Anteil in Warme um. Der thermodynamische
Wirkungsgrad dieses Prozesses ist deutlich héher als der theoretische Wirkungsgrad von
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1 Einleitung und Zielsetzung

Kraft-Warme-Prozessen, wenn der mit heutigen Werkstoffen zugéngliche Temperaturbereich
zugrunde gelegt wird [3, p. 26]. Im Bereich der mobilen Anwendungen fokussieren sich die
Anstrengungen aufgrund der hohen dynamischen Anforderungen der Applikationen auf so
genannte Niedertemperatur-Brennstoffzellen, vornehmlich auf wasserstoffbetriebene Poly-
mer-Elektrolyt-Brennstoffzellen (PEFC, Polymer Electrolyt Fuel Cell).

Bei einer wasserstoffbetriebenen PEFC diffundiert anodenseitig zugefiihrter Wasserstoff an
eine Katalysatorschicht und oxidiert dort an einem Katalysator in Protonen und frei werdende
Elektronen. Die Protonen wandern entlang eines elektrischen Feldes durch eine protonen-
leitfAhige Membran. Die Elektronen bewegen sich bei einem geschlossenen Stromkreis von
der Anode zum Verbraucher und anschlie®end zur Kathode. An der Kathode rekombinieren
die entstehenden O*-lonen mit den Protonen zu Wasser. Das Oxidationsmittel Sauerstoff
wird im Allgemeinen tber die Luft zugefuhrt. Die PEFC weist neben signifikanten Vorteilen,
wie zum Beispiel kurze Kaltstartzeiten aufgrund geringer Betriebstemperaturen, den Nachteil
auf, lediglich Wasserstoff als Brennstoff nutzen zu kénnen. Wird kein reiner Wasserstoff als
Brennstoff eingesetzt, fiihren alle anderen im Anoden-Feed enthaltenen Komponenten (iber
einen Verdunnungseffekt zu einer Leistungsabnahme der Brennstoffzelle. Einige im Anoden-
Feed potenziell enthaltene Komponenten, wie zum Beispiel Kohlenmonoxid oder Schwefel-
verbindungen, vergiften die in PEFCs anodenseitig eingesetzten Katalysatoren. Eine Ver-
giftung des Katalysators vermindert die Leistung der Brennstoffzelle drastisch. Prinzipiell ist
somit von Seiten der Betriebscharakteristik einer PEFC der Betrieb mit reinem Wasserstoff
am gunstigsten.

Neben den hohen Kosten der Brennstoffzelle und ihrer Nebenaggregate sind eine zurzeit
fehlende, flichendeckende Infrastruktur und mangelnde Produktionskapazitaten fiir das Be-
triebsmittel Wasserstoff wesentliche Hinderungsgriinde fiir eine Markteinfihrung dieser
neuen Technologie. Die Schaffung der benétigten Produktionskapazititen und der zuge-
hérigen zur Verteilung notwendigen Infrastruktur fir einen neuen Kraftstoff, der gegeniiber
heute géngigen Treibstoffen stark veranderte Eigenschaften aufweist, ist mit hohen Kosten
verbunden. Die Ubernahme dieser Kosten wird seitens der Industrie noch gescheut. Die In-
dustrie wird die notwendigen Investitionen erst tatigen, wenn eine positive Bedarfsentwick-
lung absehbar ist. Ohne eine flachendeckende Infrastruktur kann eine Marktdurchdringung
nicht gelingen, da breite Konsumentenschichten eine unzureichende Infrastruktur nicht
akzeptieren werden. Aus einer fehlenden Marktdurchdringung resultiert wiederum eine
maRige Nachfrage nach dem neuen Treibstoff, die die massiven Investitionen aus Sicht der
Industrie nicht rechtfertigt.

Neben diesem strukturellen Problem weist Wasserstoff den Nachteil auf, ein gasférmiger
Kraftstoff zu sein. Werden heute gangige Techniken der Wasserstoffspeicherung, zur Ver-
fugung stehende Tankvolumina sowie das zulassige Gewicht angesetzt, kbnnen gegeniiber
flissigen Kraftstoffen nur vergleichsweise geringe Reichweiten von 200 bis 400 Kilometern
erzielt werden.



1 Einleitung und Zielsetzung

Beide voranstehend aufgeflihrten Probleme sind ursachlich fir die zurzeit parallel zur Ent-
wicklung verbesserter Speichertechnologien von Wasserstoff ablaufenden, intensiven Be-
muhungen, den Wasserstoff durch ein kompaktes Apparatesystem zu produzieren, das in
das Fahrzeug integriert wird und auf Basis flissiger Kohlenwasserstoffe arbeitet. Als még-
liche Kraftstoffe sind konventionelle Kraftstoffe, wie zum Beispiel Diesel und Benzin, sowie
mittel- bis langerfristig synthetisierte Kohlenwasserstoffe, Alkohole und Bio-Kraftstoffe in der
Diskussion. Diese bei Umgebungsbedingungen fliissigen Treibstoffe sind einfacher hand-
habbar und ermdéglichen aufgrund ihrer im Vergleich zu gasférmigen Kraftstoffen héheren
volumenspezifischen Energiedichten ein geringeres Tankvolumen. Im Weiteren muss die
Kraftstoffinfrastruktur nicht - beziehungsweise nicht in gréRerem Ausmal’ - an einen neuen
Kraftstoff angepasst werden.

Werden flissige Kohlenwasserstoffe eingesetzt, kann kein reiner Wasserstoff, sondern ledig-
lich ein wasserstoffreiches Gas hergestellt werden, das im Weiteren als Brenngas bezie-
hungsweise Synthesegas bezeichnet wird. Unabhangig vom gewahlten Kraftstoff schlief3t
sich der eigentlichen Brenngaserzeugung eine Nachbehandlung des entstandenen Syn-
thesegases an. Diese Gasnhachbehandlung muss die Konzentrationen im Synthesegas ent-
haltener Substanzen, die fiir eine PEFC schéadlich sind, auf Niveaus absenken, die von der
Brennstoffzelle langerfristig toleriert werden.

Da Anteil und Art der schadlichen Substanzen wesentlich vom gewdahlten Einsatzstoff beein-
flusst werden, ist auch der Aufwand der Gasnachbehandlung stark vom eingesetzten Treib-
stoff abhangig. Diese Gasnachbehandlung tragt in Verbindung mit der fir einen guten Wir-
kungsgrad bendtigten hohen thermischen Integrationsdichte des gesamten Systems wesent-
lich zum Gewicht und Volumen der so genannten Brenngaserzeugungseinheit bei, wenn
eine dem heutigen Stand der Technik entsprechende Apparatetechnik verwendet wird. Ein
hoher Wirkungsgrad ist Voraussetzung, um als Substitutionsprodukt zu einer Gber jahr-
zehntelang bewahrten Technik auf dem Markt konkurrenzfahig zu werden. Das Volumen und
das Gewicht des Systems sind wiederum neben den Kosten essenzielle GréRRen fir eine
technisch und 6konomisch sinnvolle Realisierung einer on-board-Bereitstellung von wasser-
stoffreichen Gasen auf Basis flissiger Kohlenwasserstoffe. Aus diesem Grund miissen alter-
native Apparatekonzepte untersucht werden, die eine deutliche Volumen- und Gewichtser-
sparnis realisieren. Nur durch eine deutliche Volumen- und Gewichtsreduktion kénnen die
zum Beispiel in [4, p. 4] fir das Jahr 2010 formulierten Zieldaten fiir ein Gesamtsystem auf
Basis von Benzin mit 50 kW elektrischer Leistung von 0,325 kW/kg beziehungsweise
0,325 kW erreicht werden.

Als eine mogliche, apparatetechnische Alternative wird hierbei die Verwendung von so ge-
nannten Mikrostrukturen angesehen. Bei Mikrostrukturen wird die charakteristische Abmes-
sung von Strdmungsstrukturen in Apparaten gegenlber technisch gangigen Gréfienord-
nungen deutlich reduziert. Aus dieser Reduktion erwachsen Vorteile hinsichtlich des bei
WarmelUlbertragern und chemischen Reaktoren relevanten Verhaltnisses der Oberflache zum
Volumen, der Lange der Transportwege sowie der fiir die entscheidenden Transport-
prozesse wesentlichen Triebkrafte [5]. Als potenzielle Nachteile von Mikrostrukturen werden
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1 Einleitung und Zielsetzung

ein héherer Druckverlust und die Verstopfungsgefahr feiner Strukturen diskutiert [6]. Neben
diesen potenziellen Nachteilen ist ein Problem bei der Entwicklung von mikrostrukturierten
Apparaten das Fehlen von veréffentlichten, konsistenten Daten, die eine Auslegung von
Warmeubertragern und chemischen Reaktoren ermdéglichen.

Ziel der Arbeit ist die Bereitstellung solcher Auslegungsdaten mit Hinblick auf den Warme-
Ubergang und den Druckverlust. Die Daten werden in einem ersten Schritt mit einer gegen-
Uber den spateren Apparaten stark vereinfachten Versuchsanordnung bestimmt. Diese ex-
perimentellen Daten werden mit Ergebnissen eines Prototyps verglichen, um die Zulassigkeit
dieser Vorgehensweise zu priifen. Ist diese Vorgehensweise zuldssig, kann eine Optimie-
rung der Geometrie durch einfachere, deutlich kostenglinstigere Experimente erfolgen. Die
Auslegungsgrundlagen kénnen bei Zuldssigkeit der gewahlten Strategie fir die weitere Ap-
parateentwicklung verwendet werden (Kapitel 3).

Die apparatetechnische Entwicklung kann hierbei Warmelibertrager sowie chemische Reak-
toren umfassen. Bei chemischen Reaktoren kann eine gezielte Temperaturfihrung durch
einen in den Reaktor direkt integrierten Warmedibertrager zu giinstigen Prozessbedingungen
und zu einer Regelbarkeit des Reaktors fuhren. Im Weiteren kann durch eine Integration des
Warmelbertragers in den Reaktor ein etwaiger nach- oder vorgeschalteter WarmeUbertrager
entfallen, der die Prozessmedien auf Reaktionstemperatur abkiihlt oder erwarmt. Wie in [7]
am Beispiel der endothermen Dampfreformierung von Methanol gezeigt, ist die direkte appa-
ratetechnische Kombination von chemischer Reaktion und Warmezufuhr beziehungsweise
-abfuhr mit Mikrostrukturen besonders vorteilhaft méglich. Der apparatetechnische Mehrauf-
wand, den eine Kombination von Warmeibergang und chemischer Reaktion verursacht, ist
hingegen nur gerechtfertigt, wenn die verwendeten Katalysatoren ausreichend aktiv sind, um
in vergleichsweise kleinen Volumina groRe Mengen an Warme zu produzieren oder zu ver-
brauchen.

Aus diesem Grund werden, ausgehend von einer Brenngasherstellung mittels der so ge-
nannten autothermen Reformierung (ATR) eines Diesel- beziehungsweise dieselvergleich-
baren Kraftstoffes, Katalysatoren der unterschiedlichen Prozessstufen eines an diesen Kraft-
stoff angepassten Gasnachbehandlungssystems untersucht. Bei der ATR wird ein fliissiger
oder gasférmiger Kohlenwasserstoff unter Zugabe von Sauerstoff und Wasser chne auliere
Warmezufuhr beziehungsweise —abfuhr chemisch in ein wasserstoffreiches Gas umge-
wandelt. Der fiir die chemischen Reaktionen benétigte Sauerstoff wird dem System in der
Regel Gber die Umgebungsluft zugefiihrt.

Ziel dieser anwendungsorientierten, katalytischen Untersuchungen zur Synthesegasnachbe-
handlung ist die Ermittlung von Prozessstufen, fiir die sehr aktive Katalysatoren vorhanden
sind (Kapitel 4). Sehr aktive Katalysatoren produzieren in einem geringen Reaktorvolumen
groBe Warmemengen und rechtfertigen somit den apparatetechnischen Mehraufwand der
Kombination von Warmeibergang mit chemischer Reaktion in einem Apparat.

Die Aktivitat von Katalysatoren wird wesentlich von den vorliegenden Prozessbedingungen
wie zum Beispiel der Temperatur und der Gaszusammensetzung beeinflusst, so dass diese
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fur anwendungsorientierte Messungen bekannt sein miissen. Zum Beispiel bestimmt das
zwischen unterschiedlichen Kraftstoffen stark variierende mittlere Mengenverhéaltnis von
Wasserstoff- zu Kohlenstoffatomen mafgeblich die Kohlenmonoxidkonzentration im Refor-
mat und somit die Anforderungen an die Brenngasnachbehandlung. Aus diesem Grund wird
a priori ein Prozess und ein Einsatzstoff fiir die Brenngaserzeugung festgelegt und auf diese
Weise das sonst sehr weite Parameterfeld der Gasnachbehandlung im Vorfeld eingeengt
und Randbedingungen konkretisiert (Kapitel 2.1).

Es wird Diesel als Einsatzstoff gewahlt, weil dieser Kraftstoff zahlreiche Vorteile aufweist.
Diesel ist nicht kanzerogen, schwer entflammbar und schwer fliichtig. Im Vergleich zu
anderen konventionellen Kraftstoffen, wie zum Beispiel Normalbenzin, ist der Anteil an che-
misch schwer umzusetzenden Kohlenwasserstoffen geringer und der Heizwert héher. Zu-
satzlich findet Diesel im Gegensatz zu Benzin in vielen weiteren Bereichen Anwendung.
Diesel wird zum Beispiel als Kraftstoff fir Lastkraftwagen, Schiffsantriebe, Diesellokomotiven
und schwere Arbeitsmaschinen eingesetzt [8, pp. 3-4].

Die voranstehend dargestellte Strategie der Apparateentwicklung anhand experimenteller
Arbeiten ist mit einem hohen Kosten- und Zeitaufwand verbunden. Aus diesem Grund wird
bei der heutigen Apparateentwicklung verstarkt die so genannte Computional Fluid
Dynamics (CFD) eingesetzt. Die CFD-Modellierung basiert auf der numerischen Lésung von
Modellgleichungen, die alle relevanten physikalischen Phanomene beschreiben, die im be-
trachteten Apparat auftreten. Die CFD-Modellierung ermdéglicht bei heute zur Verfigung
stehenden Rechenleistungen gegeniiber dem experimentellen Ansatz eine deutliche Kosten-
und Zeitersparnis. Sie bedarf allerdings einer steten Uberpriifung durch experimentelle
Daten. Die Einsatzmdglichkeit der CFD-Modellierung fir die hydraulische, thermische und
reaktionstechnische Auslegung von mikrostrukturierten Apparaten soll parallel zu den experi-
mentellen Arbeiten im Rahmen der vorliegenden Dissertation Uberpriift werden. Aus diesem
Grund und fiir zukunftige Entwicklungen wird ein Modell bereitgestellt, das fur die Auslegung
eines chemischen Reaktors geeignet ist. Die Erstellung des Modells erfolgt fiir die Prozess-
stufe, bei der das experimentelle Katalysatorscreening eine mdgliche Integration eines
Warmelibertrages in einen Reaktor der Gas- beziehungsweise Abgasnachbehandlung nahe
legt. Die fur die Modellierung benétigten Kinetiken werden fir die ausgewéhlten Reaktionen
experimentell ermittelt (Kapitel 4.4). Das Modell soll von seiner Grundstruktur her leicht auf
andere Prozessstufen (ibertragen werden kénnen. Die Ergebnisse von Simulationsrech-
nungen werden hinsichtlich der relevanten GréfRen Druckverlust, Warmeiibergang und che-
mische Reaktion mit experimentellen Daten verglichen (Kapitel 6).
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Dieses Kapitel ist auf die im Rahmen der Dissertation wesentlichen Mikrostrukturen
fokussiert. Es werden grundlegende in der Literatur bezuglich Mikrostrukturen gefihrte Dis-
kussionen vorgestellt. Der Begriff der Mikrostruktur wird definiert. Im Anschluss sollen bereits
veroffentlichte Apparate diskutiert werden. Unter dem Begriff eines Apparates werden hierbei
auch Konstruktionen verstanden, die die Durchfilhrung mehrerer verfahrenstechnischer
Grundoperationen erlauben, aber noch kein System darstellen. Im Weiteren sollen Systeme
aus diversen mikrostrukturierten Apparaten zur Bereitstellung eines wasserstoffreichen
Gases auf Basis fliissiger oder gasférmiger Kohlenwasserstoffe zusammengefasst werden.
Die Systeme k&nnen optional die Prozessstufen beinhalten, die zur weiteren Aufbereitung
des Synthesegases bendtigt werden, wenn das Brenngas in einer PEFC eingesetzt werden
soll. Periphere Komponenten einer Brenngaserzeugung wie zum Beispiel Verdichter und
Pumpen fallen nicht unter den hier angewandten Systembedgriff.

Voranstehend soll zur Einordnung der besonderen Anforderungen der technischen Applika-
tion die Brenngaserzeugung fur die mobile Anwendung in komprimierter Form vorgestellt
werden. Ein Anspruch auf Vollsténdigkeit kann hierbei aufgrund der Fiille an Publikationen
nicht erhoben werden.

Da fertigungstechnische Aspekte nicht im Fokus dieser Arbeit standen, sollen sie aus
Grinden der Vollstdndigkeit zusammenfassend dargestellt werden. Der Schwerpunkt liegt
auf den Fertigungstechniken, mit denen die in Kapitel 3 und 4 verwendeten Versuchskdrper
und Prototypen hergestellt wurden. Fir eine umfassende Darstellung fertigungstechnischer
Aspekte muss auf die entsprechende Spezialliteratur, wie zum Beispiel [9], verwiesen
werden. Hinsichtlich méglicher Verbindungstechniken kénnen auch gangige Handbliicher des
Maschinenbaus herangezogen werden, zum Beispiel [10].

2.1 Brenngaserzeugung und -nachbehandlung

Bild 2.1 zeigt ein VerfahrensflieRbild eines Brenngaserzeugungssystems, wie es sich nach
dem heutigen Stand der Technik beispielhaft fiir die on-board Wasserstoffbereitstellung auf
Basis der autothermen Reformierung von Diesel beziehungsweise eines dieselvergleich-
baren Kraftstoffes - beides wird im Folgenden vereinfacht unter dem Begriff Diesel zu-
sammengefasst - darstellen lasst. Die Wahl der autothermen Reformierung zur Erzeugung
eines wasserstoffreichen Gases resultiert aus den besonderen Anforderungen der mobilen
Anwendung, wie zum Beispiel einer hohen Dynamik im Falle der haufig auftretenden Last-
wechsel, einer kurzen Kaltstartzeit des Systems sowie einer hohen Wasserstoffausbeute.
Gegenlber der alternativ anwendbaren partiellen Oxidation (POx) weist die autotherme Re-
formierung den Nachteil einer héheren Systemkomplexitat auf. Dies wirkt sich nachteilig auf
die Dynamik und die Kaltstartzeit aus. Es werden mittels ATR hingegen deutlich héhere
Wasserstoffausbeuten erzielt. Im Vergleich zur Dampfreformierung (HSR, Heated Steam Re-
forming), der zweiten Alternative, weisen autotherme Verfahren einfachere System-
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verschaltungen aber auch geringere Wasserstoffausbeuten auf. Die autotherme Refor-
mierung ist somit ein Kompromiss zwischen den kontrar verlaufenden Zielgréfzen einer mini-
malen Systemkomplexitdt und einer maximalen Wasserstoffausbeute. Ein ausfihrlicher
kritischer Vergleich unterschiedlicher Brenngaserzeugungssysteme vor dem Hintergrund der
besonderen Anforderungen einer mobilen Anwendung ist zum Beispiel in [8] dargestellt. Alle
in einem Brenngaserzeugungssystem ablaufenden Prozesse, die chemische Umsetzungen
beinhalten, sind in der Regel heterogen-katalysiert. Dies erlaubt infolge héherer Reaktions-
geschwindigkeiten im Vergleich zu den entsprechenden homogenen Gasphasenreaktionen
geringere Temperaturen oder bei vergleichbaren Temperaturen kleinere Reaktorvolumina.
Die grundlegenden Vorgange bei heterogen-katalysierten Reaktionen werden in Kapitel 4.1
eingehender erlautert.

Wasser

ATR
Entschwefelung

Luft

Abgas

—f

Luft

T Wasser

R

Diesel

Luft

Luft
Wasser

Bild 2.1: FlieRbild einer Brenngaserzeugungseinheit auf Basis der autothermen Refor-
mierung von Diesel (HTS: Hochtemperatur-Shift, NTS: Niedertemperatur-
Shift, SelOx: Selektive CO-Oxidation, CB: Katalytbrenner)

Nach der Konditionierung der Edukte Wasser, Diesel und Luft werden diese dem auto-
thermen Reformer zugeflhrt. Bei der autothermen Reformierung werden die stark exotherme
partielle Oxidation und die stark endotherme Dampfreformierung des Diesel, die lUber die
Gleichungen 2.1 beziehungsweise 2.2 beschrieben werden kénnen, direkt in einem Apparat
kombiniert. Als Katalysatoren fir die autotherme Reformierung finden bei der mobilen An-
wendung vornehmlich Edelmetalle wie Platin, Palladium und Ruthenium Anwendung. Edel-
metallbasierte Katalysatoren zeigen gegeniiber den groftechnisch fiir die Kohlenwasser-
stoffreformierung eingesetzten nickelbasierten Katalysatoren eine bessere Langzeitstabilitat,
eine geringere Neigung zur Bildung von Kohlenstoffablagerungen und eine héhere Schwefel-

10



2 Stand der Technik

toleranz [11]. Die Zugabe des fir die POx benétigten Sauerstoffes erfolgt im Allgemeinen
uber die Umgebungsluft. Bei einer geeigneten Wahl der Betriebsbedingungen ist eine
weitere Warmezufuhr beziehungsweise -abfuhr nicht notwendig und die Warmeproduktion
der POx entspricht dem Warmebedarf der HSR. Im Temperaturbereich der Reformierung
laufen als Folgereaktion der POx und HSR die so genannte Methanisierung und Wasser-
Gas-Shift-Reaktion (WGS) ab (Gleichungen 2.3 und 2.4). Die POx-Reaktion verlauft
irreversibel. Die HSR-Reaktion kann im betrachteten Temperaturbereich oberhalb von
500 °C fir alle Kohlenwasserstoffe CH,,, auRer Methan (n=1), ebenfalls als irreversibel an-
gesehen werden [12]. Die WGS-Reaktion und die Methanisierung sind hingegen bei lblichen
Temperaturen der Reformierung reversibel.

CoHm + n/2 O, > nCO+mi2H, AHR 205 < 0 (Gl. 2.1)
CoHum + N H,0 —>  nCO+(n+mi2)H, AHg ze5x>0 (Gl. 2.2)
CO +H,0 =  CO;+H, AHg 205k= - 41,2 kJ/mol  (GI. 2.3)
CO+3H, =  CHs+H0 AHg 205x= - 206,1 kJ/mol  (GI. 2.4)

Die Bildung von Ruf}, der sich zum Beispiel ber die in Gleichung 2.5 beschriebene so ge-
nannte Boudouard-Reaktion bilden kann, ist durch die Wahl der Betriebsbedingungen zu ver-
meiden. Kohlenstoffablagerungen schadigen den Katalysator. Eine weitere Quelle zur Bil-
dung von Kohlenstoffablagerungen ist die Pyrolyse von Kohlenwasserstoffen, beispielhaft fur
das Methan in Gleichung 2.6 dargestellt.

2CO - C+CO; AHR, 208 k= - 172,5 kd/mol (Gl. 2.5)
CH, - C+2H; AHR, 208 k= 74,5 kJ/mol (Gl. 2.6)

Bei der ATR entsteht ein Synthesegas aus CO, N,, H,, CO,, H,O und CH, Werden
schwefelhaltige Kraftstoffe eingesetzt, sind zusatzlich Schwefelverbindungen, nach der Re-
formierung vornehmlich H,S, im Synthesegas enthalten. Dieses Brenngas kann aufgrund
seiner Zusammensetzung einer PEFC nicht zugefihrt werden und muss in weiteren Ver-
fahrensschritten aufbereitet werden.

Im Anschluss an den Reformer wird das Synthesegas auf circa 400-450 °C abgekiihlt und
bei der Verwendung eines schwefelhaltigen Kraftstoffes entschwefelt. Die Entschwefelung
des Synthesegases ist notwendig, da diese Schwefelverbindungen ein Katalysatorgift in den
folgenden Prozessstufen beziehungsweise fir die Brennstoffzelle darstellen. Bei einer PEFC
fuhren nach [13] bereits 2 ppm H,S im anodenseitigen Eduktstrom zu einer Reduktion der
Brennstoffzellenleistung um anndhernd 50 % innerhalb von 15 Betriebsstunden (Strom-
dichte: 0,4 A/cm?, Katalysator: 0,4 mg Pt/Ru pro cm?). Diese Leistungsabnahme sei hierbei
nur partiell reversibel. Das Synthesegas wird in der Regel durch eine Absorption in einem
Festbett aus Eisen- oder Zinkoxid entschwefelt, die fur das jeweilige Absorbens Uber die
Gleichungen 2.7 beziehungsweise 2.8 beschrieben werden kann.
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Zn0O + H,S = ZnS + HO AHR 298 k= - 61,9 kd/mol (Gl. 2.7)

FeO + HQS = FeS + Hgo AHR,ggg K= - 45,5 kd/mol (Gl 28)

Nach der Entschwefelung ist im Synthesegas Kohlenmonoxid als weiteres wesentliches Ka-
talysatorgift enthalten. Die Konzentration des Kohlenmonoxids muss auf heute von PEFCs
im Langzeitbetrieb tolerierte Werte von circa 10-100 ppm [3, pp. 98-99] reduziert werden.
Hdéhere Kohlenmonoxidkonzentrationen flhren in Folge der Vergiftung der anodenseitig ver-
wendeten Katalysatoren zu einer signifikanten Leistungsabnahme der Brennstoffzelle. Zum
Beispiel werden in [14] bei einer CO-Konzentration von 100 ppm Leistungsabnahmen von
PEFCs in Abhangigkeit von der Beladung der Anode mit aktiver Komponente zwischen circa
25-40 % festgestellt (Stromdichte: 0,6 A/cm?, Katalysator: 0,13-0,65 mg Pt/Ru pro cm?). Die
Reduktion der CO-Konzentration erfolgt in der Regel durch mehrere Prozessstufen. Als
erster Prozessstufe nach der Entschwefelung wird das Synthesegas der so genannten
WGS-Stufe zugefihrt, in der gemaR Gleichung 2.3 Kohlenmonoxid mit Wasser zu weiterem
Wasserstoff und Kohlendioxid katalytisch umgesetzt wird. Die WGS-Reaktion ist eine mafig
exotherme, gleichgewichtslimitierte Reaktion. Hieraus folgt, dass entsprechend dem Prinzip
von LeChatelier hohe Umséatze und damit niedrige CO-Konzentrationen bei tieferen Tempe-
raturen erreicht werden kénnen. Dieser thermodynamischen Betrachtungsweise steht die
Kinetik der Reaktion entgegen. Héhere Temperaturen beschleunigen chemische Reaktionen
signifikant, so dass héhere Temperaturen durch die schneller ablaufende Reaktion geringere
Reaktorvolumina ermdglichen. Um diesen Zielkonflikt zwischen BaugréRe und CO-Austritts-
konzentration zu entscharfen, wird die WGS-Stufe nach dem heutigen Stand der Technik
mehrstufig, in der Regel zweistufig, mit Zwischenkiihlung der Reaktionsgase ausgefiihrt
[3, pp. 199].

In der ersten so genannten Hochtemperatur-Shift-Stufe (HTS) reagiert bei unglinstiger
thermodynamischer Gleichgewichtslage aber hoher Reaktionsgeschwindigkeit ein Grofteil
der Stoffmenge des Kohlenmonoxids ab. Nach der Zwischenkiihlung des Reaktionsge-
misches wird die verbleibende, vergleichsweise geringe Stoffmenge des Kohlenmonoxids bei
langsamer Kinetik aber glinstiger thermodynamischer Gleichgewichtslage in der so ge-
nannten Niedertemperatur-Shift-Stufe (NTS) aufoxidiert. Die BaugréRe der Shift-Stufe ins-
gesamt lasst sich durch diese Mehrstufigkeit reduzieren. Die abzufiihrende Warme wird zur
Steigerung des Wirkungsgrades rekuperativ in den Gesamtprozess eingebunden.

Groftechnisch flr die HTS-Stufe eingesetzte Katalysatoren, zum Beispiel bei der Ammoniak-
synthese, basieren in der Regel auf Mischungen aus Fe, Cr. Bei tieferen Temperaturen
werden grof3technisch Cu/Zn/Al-Katalysatoren bevorzugt [15]. Diese Katalysatoren wurden
speziell fur den stationaren Einsatz in grof3technischen Anlagen entwickelt und erfillen nicht
alle Anforderungen der mobilen Anwendung. Sie zeigen zum Beispiel keine ausreichende
Langzeitstabilitat bei haufigen An- und Abfahrvorgadngen mit den hierbei in den Reaktoren
auftretenden Verdampfungs- und Kondensationsvorgdngen des Prozesswassers. Zudem
sind sie pyrophor und bedirfen einer Aktivierung [15]. Neben Weiterentwicklungen her-
kémmlicher Shift-Katalysatoren basieren neuere, speziell fir die Anwendung in mobilen
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Brenngaserzeugungseinheiten entwickelte Shift-Katalysatoren aus diesen Griinden zum Teil
auf Edelmetallen, die die voranstehend aufgefihrten Nachteile nicht aufweisen [15-16].

Aufgrund der thermodynamischen Gleichgewichtslimitierung kénnen die von einer PEFC ge-
forderten CO-Konzentrationen bei gdngigen Synthesegaszusammensetzungen durch die
Shift-Reaktion auch bei tieferen Temperaturen nicht erreicht werden. Der Shift-Stufe schliel3t
sich demnach eine CO-Feinreinigung an.

Werden physikalische Verfahren zur CO-Feinreinigung, wie zum Beispiel die Adsorption,
nicht Betracht in gezogen und somit ausschlieRlich chemische Verfahren berticksichtigt, sind
hierfiir Reaktionen einzusetzen, die im entsprechenden Temperaturbereich nicht maRgeblich
durch die Thermodynamik limitiert werden wie zum Beispiel die Methanisierung oder die Oxi-
dation. Gegen eine Verwendung der Methanisierung (Gleichung 2.4) spricht ein im Vergleich
zu einer selektiven CO-Oxidation héherer \Wasserstoffverbrauch [3, p. 200] und die Notwen-
digkeit, das Methan im Katalytbrenner umzusetzen. Aus diesen Griinden wird nach dem
heutigen Stand der Technik bevorzugt die selektive oder auch als praferenziell bezeichnete
CO-Oxidation (PrOx, SelOx) eingesetzt. Flr die PrOx kann die folgende Reaktionsgleichung
formuliert werden.

CO+% 02 —> COZ AHR,zgg K= - 283,0 kJ/mol (Gl 29)

Die in der Regel edelmetallbasierten Katalysatoren [17] arbeiten in einer wasserstoffreichen
Atmosphére nicht vollkommen selektiv hinsichtlich der CO-Oxidation. Es wird in gewissem
Umfang auch Wasserstoff gemaR Gleichung 2.10 oxidiert.

Hz+ 72 H, - H.O AHR 208 k= - 241,8 kJ/mol (Gl. 2.10)

Um das Ausmall der unerwiinschten Parallelreaktion, der Wasserstoffoxidation, zu be-
grenzen, wird der PrOx-Reaktor bei geringen Luftzahlen — bezogen auf die fiir die CO-Oxida-
tion stéchiometrisch bendtigte Luftmenge — betrieben. Die benétigte Verbrennungsluft wird
erst unmittelbar im PrOx-Reaktor dem Synthesegas zudosiert. Nach der CO-Feinreinigung
kann das Synthesegas der Brennstoffzelle zugefiihrt werden, die den elektrischen Strom fir
die gewiinschte Anwendung zur Verfligung stellt.

Der durch die Brenngaserzeugungseinheit produzierte Wasserstoff wird in der Brennstoff-
zelle nicht vollstandig genutzt. Ubliche Brenngasnutzungen liegen in einer GréRenordnung
von circa 80 bis 85 % [8, p. 9]. Eine unvollstdndige Brenngasnutzung verhindert eine Leis-
tungsabnahme der Brennstoffzelle infolge zunehmender Verarmung an Brennstoff.

Das wasserstoffhaltige Anodenrestgas enthélt als weitere brennbare Komponente Methan,
das sich bei der Reformierung oder der Shift-Reaktion bildet. Die Emission von Methan ist
zurzeit nicht durch einen gesetzlichen Grenzwert limitiert. Methan wird aber ein hohes Poten-
zial zugeschrieben, den Treibhauseffekt zu verstarken, so dass von der Einflhrung eines ge-
setzlichen Grenzwertes in ndherer Zukunft auszugehen ist. Ein vollstédndiger beziehungs-
weise annahernd vollstandiger Methanumsatz ist aus diesem Grund bei heute in der Ent-
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wicklung befindlichen Systemen vorauszusetzen. Das Anodenrestgas wird im Anschluss an
die Brennstoffzelle einem Katalytbrenner (CB, Catalytic Burner) zugefiihrt, um das Methan
aufzuoxidieren. Die Totaloxidation von Methan kann {ber Gleichung 2.11 beschrieben
werden.

CH4+2 O, - COz+ 2 H0O AHR 295 k= - 802,0 kd/mol (Gl. 2.11)

Parallel wird der Wasserstoff gemaR Gleichung 2.10 umgesetzt. Die entstehende Reaktions-
warme wird benétigt, um das Gesamtsystem thermisch autark zu gestalten. Als Katalysa-
toren fiir die Oxidation der brennbaren Komponenten eines Anodenrestgases finden wieder-
um vornehmlich Edelmetalle wie Platin, Palladium, Ruthenium sowie Mischungen dieser
Metalle Anwendung [18].

Um einen hohen Wirkungsgrad zu erreichen, ist das System tiber WarmeUbertrager geeignet
thermisch zu verschalten. Der Wirkungsgrad bezieht die elektrische Leistung des aus Brenn-
gaserzeugung und Brennstoffzelle bestehenden Systems auf die Uber den Kohlenwasser-
stoffstrom zugeflihrte thermische Leistung. Der Energieinhalt der Kohlenwasserstoffe wird
hierbei mit dem unteren Heizwert ermittelt. Die Verschaltung der einzelnen Warmeilibertrager
ist hinsichtlich eines maximalen Wirkungsgrades und einer minimalen Masse des Systems
zu optimieren. Aufgrund der Fllle diskutierter Verschaltungsmdglichkeiten kann auf diese
nicht im einzelnen eingegangen werden. Es sei lediglich auf das in Bild 2.1 dargestellte bei-
spielhafte System verwiesen. Bei diesem Systementwurf wird die bei der Abkihlung des
Reformats auf Temperaturen der Entschwefelungseinheit anfallende Warme genutzt, um das
dem autothermen Reformer zugefiihrte Wasser zu iiberhitzen. Die in der HTS- und PrOx-
Stufe anfallenden Reaktionswérmen sowie die zwischen den Shift-Stufen und vor der Brenn-
stoffzelle aufzubringenden Kiihlleistungen werden verwendet, um einen zweiten Wasser-
kreislauf zu erwaérmen, zu verdampfen und zu Uberhitzen. Dieser zweite Wasserkreislauf
wird direkt vor der HTS-Stufe dem Prozess zugeflihrt, um die thermodynamische Gleichge-
wichtslage bei der WGS-Reaktion weiter auf die Seite der Produkte zu verlagern. Die
Klhlung des Reaktionsgemisches zwischen NTS und PrOx erfolgt mittels Frischluft. Die
Abwéarme des Katalytbrenners warmt den Diesel und das Wasser des ATR-\Wasserkreis-
laufes vor. Die im Abgas des Katalytbrenners verbleibende Restwadrme wird gegen die Um-
gebung auf zuldssige Abgastemperaturen gekilhlt. Da die Wasserbilanz bei der mobilen An-
wendung weitestgehend geschlossen sein muss, sind in den Abgasstrémen, die gréRere
Wassermengen in Form von Wasserdampf mit sich flhren, Kondensatoren einzusetzen, um
das Prozesswasser zuriickzugewinnen. Die Kondensationswarme wird an die Umgebung ab-
gefuhrt.

Gaszusammensetzungen und Temperaturniveaus der einzelnen Prozessschritte der auto-
thermen Reformierung und der sich anschlielenden Gasaufbereitung zu einem PEFC-taug-
lichen Gas sind in Tabelle 2.1 zusammengestellt. Die angegebenen Konzentrationen ent-
sprechen den Austrittskonzentrationen aus der jeweiligen Prozessstufe. Die in Tabelle 2.1
aufgefiihrten Werte ergeben sich beispielhaft fiir einen Betriebspunkt des Verfahrensflief3-
bildes gemal Bild 2.1 bei der Verwendung eines schwefelfreien Kraftstoffes und voll-

14



2 Stand der Technik

standigem Umsatz der héheren Kohlenwasserstoffe im Reformer. Es ist anzumerken, dass
auch bei technisch als vollstédndig anzusehendem Kohlenwasserstoffumsatz im Kondensat
des Reformers organisch gebundener Kohlenstoff nachgewiesen werden kann [8, p. 205].
Die beispielhaften Zahlenwerte aus Tabelle 2.1 sind als GréRenordnungen zu interpretieren,
da die Gaszusammensetzungen und sich einstellende Temperaturen wesentlich von der
Systemgestaltung und von den Prozessbedingungen, wie zum Beispiel Kohlenstoff zu
Sauerstoff- beziehungsweise Wasser zu Kohlenstoffverhéltnis, beeinflusst werden.

Prozessstufe ATR HTS NTS PrOx PEFC' CB
Temperatur [°C] 740 385 220 200 80 670
Gaszusammensetzung [Vol.-%]

CH, 0,5 0,4 0,4 0,4 0,4 0,00
CO 8,7 25 0,6 <10 ppm | <10 ppm | <10 ppm
CO; 9,5 13,1 15,0 15,2 15,2 23,6
H, 31,7 32,2 34,1 32,7 4.9 0,00
H.O 20,8 27,0 251 251 53,0 15,7
N, 28,9 248 24,8 26,5 26,5 60,3
O, 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,5
Tabelle 2.1: Gaszusammensetzungen und Temperaturniveaus bei der Wasserstoffpro-

duktion mittels autothermer Reformierung von Diesel (1: Austritt Anode)
[19, pp.101-110]

2.2 Mikrostrukturen

2.2.1 Einleitende Bemerkungen und Definition

Die Potenziale von Mikrostrukturen, die in Kapitel 1 aufgefiihrt sind, haben in den letzten
Jahren zu verstarkten Forschungs- und Entwicklungsarbeiten auf diesem Gebiet gefiihrt.
Diese Arbeiten umfassen hierbei sowohl grundlegende Untersuchungen als auch die Ent-
wicklung konkreter technischer Applikationen. In der Entwicklung befindliche Anwendungs-
felder erstrecken sich hierbei von Analysegeréten, die vor allem von dem geringen Totvolu-
men mikrostrukturierter Systeme profitieren [20], Giber Apparate zur Durchfiihrung von ver-
fahrenstechnischen Grundoperationen, zum Beispiel fir den Warmeilbergang Gas-Gas [21],
bis zu gesamten verfahrenstechnischen Prozessen, die aus einer Kombination diverser
Grundoperationen bestehen, wie in [22] beispielhaft dargestellt.

Einen guten Uberblick Uiber Arbeiten im Grundlagenbereich hinsichtlich des Warmeuber-
gangs mit und ohne Phasenwechsel sowie des Druckverlustes bieten die zusammen-
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fassenden Darstellungen in [23] und [24]. Anhand dieser Verdffentlichungen wird deutlich,
dass die wesentlichen Phanomene sowie deren Auftreten und Auswirkungen bei einer Re-
duktion der charakteristischen Abmessung in den Submillimeterbereich noch nicht ab-
schlieRend geklart sind.

Fur den Koeffizienten aus mit konventionellen Methoden berechneten Widerstandsbeiwerten
zu experimentell in Mikrostrukturen bestimmten Reibungsbeiwerten wird eine Spanne von
0,5 bis 3,5 angegeben [24]. Der Widerstandsbeiwert, der in der Literatur auch als Reibungs-
beiwert bezeichnet wird, ist ein systemabhangiger Proportionalitatsfaktor zur Beschreibung
der Abhangigkeit des Druckverlustes von Rohrstrémungen von der Strémungsgeschwindig-
keit des Betriebsmittels (Kapitel 3.1.2). Hdhere Widerstandsbeiwerte fir Gasstrémungen
werden zum Beispiel in [25] mit einer héheren relativen Oberflachenrauheit begriindet. Die
relative Oberflichenrauheit ist definiert als Verhaltnis der absoluten Rauigkeit des Wand-
materials zur charakteristischen Abmessung des Strémungsquerschnittes [26, p. 230]. Die
absolute Rauigkeit der Wandung ist im Wesentlichen vom Wandmaterial sowie der Be-
arbeitungsgiite der Oberflache abhangig. Wird eine konstante Giite der Oberflache des
Wandmaterials angenommen, muss die relative Rauigkeit bei der Reduktion der charak-
teristischen Abmessung des Stromungsquerschnittes zunehmen. Geringere Widerstandsbei-
werte fur die Strémung von Stickstoff sind fiir sehr geringe hydraulische Durchmesser kleiner
81,2 um in [27] aufgefiihrt.

Hinsichtlich des Warmelbergangs ohne Phasenwechsel der verwendeten Medien stellt man
fest, dass das Verhaltnis von konventionellen zu experimentellen Nusselt-Zahlen (Nu-Zahl)
einen Bereich von 0,26 bis 16 umfasst [24]. Die Nu-Zahl dient der dimensionslosen Beschrei-
bung der Gite des Warmeibergangs von einem strémenden Medium an eine Festkdrper-
oberflache. Sie ist definiert als das Verhaltnis von Warmeilibergangsstrom zum Warmeleit-
strom und kann nach [28, p. 48] wie folgt formuliert werden:

Nu=oc—‘I (Gl. 2.12)

A

Als charakteristische Lange | ist bei Strémungen durch Rohre mit kreisrundem Stromungs-
querschnitt der Durchmesser einzusetzen. Bei Strémungen durch nicht-kreisférmige Stré-
mungsquerschnitte ist ein Vergleichsdurchmesser, der so genannte hydraulische Durch-
messer, zu verwenden [29, p. Lb7]. Dieser ist definiert als das Verhaltnis des Vierfachen des
Strémungsquerschnittes zum benetzten Umfang.

A
dy =4. (Gl. 2.13)

Eine eindeutige Erklarung fur die grole Schwankungsbreite der Nu-Zahlen ist zurzeit noch
nicht existent und es werden weitere Arbeiten unter Eliminierung der experimentellen Unge-
nauigkeiten angeregt [30].
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Bezieht man die Méglichkeit eines Phasenwechsels - Verdampfung oder Kondensation - der
beteiligten Medien in die Betrachtungen ein, sind fiir diese Grundoperationen weitaus
weniger Daten veréffentlicht. In [31-32] wird Gber die Verdampfung von Wasser, Methanol,
dem Kaltemittel R-72 und Aceton in Mikrostrukturen berichtet. Eine Blasenbildung innerhalb
der Strukturen konnte bei Warmestromen, die in gréReren Strdomungsquerschnitten Blasen-
sieden induzieren, nicht beobachtet werden. Die Autoren erklaren dies mit einer Unter-
schreitung der fiir die Blasenbildung benétigten kritischen Lange. Diese kritische Lange ist
eine Funktion der Stoffeigenschaften. Erst bei deutlich héheren Warmestrémen beziehungs-
weise Uberhitzungen der Warmeiibertragerwand kann auch in Mikrostrukturen Blasensieden
beobachtet werden. Unabhéngig vom Medium steigen die Uberhitzungen, die benétigt
werden, um Blasensieden zu erreichen, in starkem MaRe nicht-linear mit abnehmendem
hydraulischen Durchmesser an. Fir die Kondensation sind nach [23] nochmals weniger
Daten veréffentlicht als bei der Verdampfung. Es besteht jedoch eine weitestgehende
Einigkeit, dass beim Warmeubergang mit Phasenwechsel bereits bei gréReren Strukturen,
die hydraulische Durchmesser von einigen Millimetern aufweisen kénnen, mit Abweichungen
von den konventionellen Betrachtungen und Gleichungen auszugehen ist [23].

Eine weitreichende Einigkeit besteht in der Literatur ebenfalls darin, dass der Strdomungsum-
schlag von laminaren zu turbulenten Strémungsverhaltnissen bereits bei Reynolds-Zahlen
(Re-Zahl) unterhalb des géngigen Lehrwertes von 2.320 erfolgt, wie dies zum Beispiel in [25]
fur rechteckige Kandle mit hydraulischen Durchmessern kleiner 100 um beobachtet wird. Die
Re-Zahl ist definiert als das Verhaltnis von Tragheits- zur Reibungskraft im Fluid. Sie erlaubt
eine geometrie- und temperaturunabhdngige Beschreibung des Strémungszustandes. Als
charakteristische Lange ist analog zur Nu-Zahl bei Strémungen durch Rohre der Durch-
messer beziehungsweise bei nicht-kreisférmigem Strémungsquerschnitt der entsprechende,
aquivalente Durchmesser anzusetzen. Die Re-Zahl kann nach [28, p. 48] wie folgt formuliert
werden:

Re= Y P! v (Gl. 2.14)

Turbulente Strdmungsverhaltnisse in Mikrostrukturen bei Re-Zahlen unterhalb von 2.320
kénnen nach [25] auf die hdhere relative Rauigkeit zuriickgefiihrt werden. Durch eine héhere
relative Oberflachenrauheit wirken sich die hervorgerufenen Strdmungsstérungen weiter in
den Strémungskern aus und destabilisieren die laminare Stréomung. Dies gilt nur fiir den Be-
reich technisch rauer Rohre. Im Bereich ideal oder technisch glatter Rohre wird der laminar-
turbulente Strémungsumschlag nicht von der Rauigkeit des Wandmaterials beeinflusst
[33, pp. 30]. Ab wann ein Rohr als technisch rau angesehen werden muss, wird neben der
absoluten Héhe auch von der Morphologie der Rauigkeit beeinflusst und kann damit nicht
eindeutig definiert werden [33, pp. 36-42]. Als Anhaltswert fiir den Ubergang von einer tech-
nisch glatten zu einer technisch rauen Oberfliche bei gangigen Strémungsquerschnitten
kann eine relative Rauigkeit von 0,07 angesetzt werden, da nach [29, p. Lb1] das Hagen-
Poiseuille’sche Gesetz (Gleichung 3.2) bis zum diesem Wert angewendet werden kann. Das
Hagen-Poiseuille’'sche Gesetz ist nur flir technisch glatte Oberflachen giltig.
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Die voranstehend vorgestellten in sich zum Teil widerspriichlichen Daten und Abhangig-
keiten haben bis heute zu noch keiner einheitlichen Definition von Mikrostrukturen gefuhrt
[24]. Als eine mdgliche Definition wird die Abmessung vorgeschlagen, bei der signifikante
Abweichungen von der klassischen Theorie beobachtet werden [23]. Problem dieser De-
finition ist die zurzeit vorliegende Unkenntnis Giber diese Langenabmessung. Zudem wird sie
nach heutigem Kenntnisstand von den verwendeten Medien und der betrachteten ver-
fahrenstechnischen Grundoperation beeinflusst [23]. Eine alternative Definition fasst unter
Mikrostrukturen alle Strukturen zusammen, deren charakteristische Langenabmessung
kleiner 1 mm ist [23]. Diese sehr eindeutige, willkiirliche Definition weist das Problem auf,
auch Strukturen als Mikrostrukturen zu definieren, bei denen keine Abweichungen gegen-
Uiber der konventionellen Betrachtungsweise festgestellt werden. Dies gilt vor allem fiir ein-
phasige Gasstrémungen bei mafkigen Driicken und Temperaturen. Im Weiteren kénnen bei
einigen Grundoperationen, wie zum Beispiel bei Mehrphasenstromungen, der Verdampfung
und der Kondensation bereits bei gréfleren charakteristischen Langenabmessungen
Abweichungen von der konventionellen Betrachtungsweise beobachtet werden [34-36].

Als mogliches Entscheidungskriterium fir die erst genannte oder eine zuklnftig einzu-
fuhrende Definition von Mikrostrukturen wird die so genannte Knudsen-Zahl (Kn-Zahl) als
Verhaltnis von mittlerer freier Weglange der Molekiile zur charakteristischen Abmessung dis-
kutiert [30].

Kn = (Gl. 2.15)

A
|
Die mittlere freie Weglange ist eine Funktion des Druckes, der Temperatur und des fiir einen
Stol’ zur Verfigung stehenden Querschnittes des Molekils. Sie gibt an, welche Wegstrecke

ein Molekil zwischen zwei Kollisionen mit anderen Molekiilen im statistischen Mittel zurlick-
legt [37, p. 136].

A= __RT (Gl. 2.16)

\/5 ‘proc- NA
Der in Gleichung 2.16 enthaltene StoRquerschnitt ¢ ist eine Funktion der mittleren Molekiil-
geschwindigkeit, der Molekiilmasse und der dynamischen Viskositat und lasst sich nach
[37, p. 142] wie folgt ermitteln:

v-m;

G =
«/g-ni

(Gl. 2.17)
Die Molekllmasse ergibt sich aus der molaren Masse und der Anzahl von Molekillen pro
Mol, der so genannten Avogadro-Konstanten.

m = (Gl. 2.18)
Na
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Die Molekiilgeschwindigkeit kann nach [38, p. 12] temperaturabhéngig Uber die folgende
Gleichung beschrieben werden.

V=@ k- T)/(m,-11) (Gl. 2.19)

Die Kn-Zahl ist ein Mal}, ob Molekiile eines Gases haufiger miteinander interagieren oder ob
Wand-Molekil-Wechselwirkungen dominieren. Es kénnen vier charakteristische Bereiche
von Kn-Zahlen identifiziert werden [30]. Bei Kn-Zahlen kleiner 0,001 sind MolekiilstéRe unter-
einander deutlich haufiger als Wand-Molekul-Wechselwirkungen. Die Modellvorstellung
eines kontinuierlichen Mediums, die den molekularen Charakter des Fluids vernachlassigt
und stattdessen mit durchschnittlichen Werten der relevanten Stoffeigenschaften arbeitet, ist
glltig. Diese Kontinuumsannahme wird bei der Ableitung der Navier-Stokes 'schen-Glei-
chungen (im Weiteren: Navier-Stokes-Gleichungen) zugrunde gelegt. Die Durchschnittsbil-
dung erfolgt im Vergleich zur molekularen Ebene lber groRe Volumina. Die Kontrollvolumina
sind verglichen mit dem betrachteten makroskopischen Phanomen hingegen sehr klein [39].
Die Annahme des thermodynamischen Gleichgewichtes ist bei kleinen Kn-Zahlen ebenfalls
gerechtfertigt. Aus dem thermodynamischen Gleichgewicht folgt, dass bei der Lésung der
Navier-Stokes-Gleichung gangige Randbedingungen, wie zum Beispiel die Haftbedingung an
einer Festkorperoberflache, zutreffend sind. Die Haftbedingung besagt, dass die Geschwin-
digkeit direkt an der Festkérperoberflache null ist. Bei Kn-Zahlen zwischen 10 bis 10™ sind
die Kontinuumsannahmen noch erfiillt. Es treten aber zunehmend Abweichungen vom ange-
nommenen thermodynamischen Gleichgewicht an einer Feststoffoberfliche auf, so dass
zum Beispiel die hierauf fulRende Haftbedingung ihre Giiltigkeit verliert [39]. Bei der Lésung
der Navier-Stokes-Gleichung muss dies durch eine Anpassung der Randbedingung be-
ricksichtigt werden. Ab Kn-Zahlen gréfRer 0,1 beginnt der Bereich der freien molekularen
Strémung, die sich bei Kn-Zahlen gréRRer 10 vollstandig ausgebildet hat. Die Kontinuumsan-
nahmen sind nicht mehr erfillt. Die Molekiile miissen iber geeignete Modelle als Individuen
betrachtet werden.

2.2.2 Fertigungs-, Verbindungs- und Beschichtungstechnik

Zur Herstellung von mikrostrukturierten Bauteilen werden als Basistechnologien Techniken
verwendet, die zum einem dem klassischen Apparatebau entlehnt und zum anderen vor
allem aus dem Bereich der Halbleiterindustrie bekannt sind:

Atzprozesse

Lithografie

Galvanische Abformprozesse

physikalische und chemische Abscheidungstechniken
Giel3- Prage- und Abformtechniken

Erosionsverfahren

T L R

mechanische Verfahren
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Neben diesen Verfahren wird im Zusammenhang mit der Fertigung von mikrostrukturierten
Bauteilen haufig das so genannte LIGA-Verfahren aufgefiihrt. Dieses Verfahren ist die Kom-
bination von lithografischen Verfahrensschritten mit der Galvanoformung und Abformpro-
zessen.

Die mechanische Herstellung von Mikrostrukturen beruht auf der Oberflachenstrukturierung
von metallischen Folien und anderen Substraten mittels Prazisionszerspanung. Neben
metallischen Werkstoffen kénnen auch formstabile Kunststoffe und Halbleiter strukturiert
werden. Die spanabhebenden Verfahren entsprechen den aus der klassischen Metallbear-
beitung bekannten Verfahren, wie zum Beispiel Drehen, Frdsen und Bohren. Als Material fiir
die Prazisionswerkzeuge finden neben Hartmetallen und Keramiken auch Formdiamanten
Anwendung [40]. Die minimalen Strukturabmessungen sind bei der mechanischen Fertigung
grofBer 1 um [41]. Um die bei der Fertigung von Mikrostrukturen bendtigte sehr hohe Posi-
tionsgenauigkeit zwischen Werkstick und Werkzeug zu gewahrleisten, sind computerge-
steuerte Werkzeugmaschinen entwickelt worden. Ein wesentlicher Vorteil der mechanischen
Mikrofertigung ist die Méglichkeit, zum Beispiel Uber das Frasen, auch dreidimensional kom-
plexe Geometrien herstellen zu kénnen [9, pp. 319].

Im Weiteren werden zur Herstellung von mikrostrukturierten Apparaten die hauptsachlich zu
mechanischen Fertigungstechniken konkurrierenden Erodierverfahren eingesetzt. Bei Ero-
dierverfahren wird Oberflachenmaterial durch eine Uber eine Elektrode zwischen Werkstlick
und Werkzeug aufgebrachte Spannung abgetragen. Die entstehenden Triimmer werden bei
nassen Verfahren durch die Spiilung mit einer dielektrischen Fliissigkeit (Ole, de-ionisiertes
Wasser) entfernt. Als Fertigungsgrenzen der Erodierverfahren werden in Abhangigkeit vom
verwendeten Verfahren 20-50 um angegeben [42-43]. Die technologische Fertigungsgrenze
resultiert vornehmlich aus der Feinheit der bendtigten Elektroden und aus Problemen der
Trimmerbeseitigung in sehr feinen Strukturen. Vorteil der Erodierverfahren ist, neben der
Méglichkeit komplexe dreidimensionale Strukturen herstellen zu kénnen, die Bearbeitbarkeit
aller elektrisch leitenden Materialen. Dies schlieRt sehr harte Werkstoffe ein. Als wesentlicher
Nachteil dieser Technik wird die vergleichsweise lange Bearbeitungsdauer pro Werkstiick
angesehen [44].

Zur Durchfuihrung verfahrenstechnischer Grundoperationen sind in der Regel mehrere mikro-
strukturierte Einzelkomponenten zu einem Apparat zusammenzufiigen. Im Weiteren muss
der Anschluss an die umgebene Peripherie erfolgen. Fir eine gasdichte und druckbe-
standige Verbindung finden die grundsatzlich aus dem konventionellen Apparatebau be-
kannten Verfahren des Létens, Schweildens, Klebens und Verschraubens Anwendung. Vor
dem Hintergrund der hier vorliegenden Anforderungen der Hochtemperaturbesténdigkeit,
Gasdichtheit gegeniiber wasserstoffreichen Gasen und der Eignung zum Einsatz in einem
Massenprodukt bieten sich vor allem Schweif3- und Létverfahren an. Das Schmelzschweilen
weist hierbei den Nachteil auf, bei jedem zu schweillenden Blech einen Materialverzug her-
vorzurufen. Dieser addiert sich Uiber eine Vielzahl von Blechen [45] und fiihrt zu Problemen
mit der geforderten Passgenauigkeit. Im Bereich der Mikrostrukturtechnik wird aus diesem
Grund haufig das Diffusionsschweilen verwendet. Beim Diffusionsschweil3en verbinden sich
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die Bauteile bei fir die Diffusion von Metallatomen ausreichend hohen Temperaturen in der
Schweilizone (circa das 0,8-fache der Schmelztemperatur [46]) unter geringem Druck ohne
plastische Verformung durch Diffusion [10]. Der Stofftransport durch Diffusion erfordert eine
oxidfreie Oberflache und somit das Arbeiten im Vakuum oder unter Inertgasatmosphare.
Neben einem vergleichsweise hohen apparativen Aufwand ist die bendétigte Qualitat der zu
verbindenden Oberflichen ein wesentlicher Nachteil dieses Verfahrens [45].

Bei der Verbindung mikrostrukturierter Elemente durch Léten finden heute géngige Lote,
zum Beispiel Nickelbasislote, Anwendung. Um eine mdglichst stabile Létverbindung herzu-
stellen, sollte zwischen Lot und Grundwerkstoff keine Oxidschicht vorhanden sein. Diese
wachst zum Teil erst wahrend des Létvorgangs auf dem Grundwerkstoff auf. Um dies zu ver-
meiden beziehungsweise die entstehende Oxidschicht zu entfernen, wird im Vakuum oder
unter Schutzgasatmosphére gearbeitet beziehungsweise die Oxidschicht durch den Einsatz
von Flussmitteln gelést oder durch Flussmittel beziehungsweise Gase reduziert
[10, pp. 363-364]. Der wesentliche Unterschied zwischen konventionellem Léten und der
Verbindung von mikrostrukturierten Elementen ist die Schichtdicke des Lotes. In [45] werden
Schichtdicken der Létfolien zwischen 5 bis 25 um aufgefiihrt, die ausreichend sind, eine
stabile Lotverbindung zu gewahrleisten und gleichzeitig verhindern, dass die feinen Struk-
turen durch Uberschiissiges Lot verschlossen werden. Der Verschluss der Mikrostrukturen
durch Uberschissiges Lot ist ein wesentliches Problem dieser Verbindungstechnik. Um
dieses zu vermeiden, werden in [45] entsprechende Auffangstrukturen vorgeschlagen, die
Uberschiissiges Lot aufnehmen. Trotz dieses Nachteils ist das Léten nach [47] fir viele An-
wendungen zu bevorzugen, da das Bauteil bei der Herstellung einer geringeren thermischen
und mechanischen Belastung ausgesetzt ist als bei anderen Verbindungstechniken, wie zum
Beispiel dem Schweil3en. In [48] wird liber die Herstellung eines Mikroreaktors mittels Léten
berichtet, wobei das Lot im Bereich einer spateren Beschichtung mit Katalysator nicht aufge-
bracht wird. Der Kontakt dieser Fldchen zur folgenden Ebene des Reaktors erfolgt nicht
formschliissig, sondern lediglich mechanisch.

Zur Durchfiihrung heterogen-katalysierter Reaktionen ist die Beschichtung der Strukturen mit
einer fir die entsprechende Reaktion aktiven Komponente notwendig, wenn der Apparat
nicht vollstdndig aus der aktiven Komponente gefertigt werden soll, wie dies zum Beispiel in
[49] vorgeschlagen wird. Zur Beschichtung stehen neben den diinnschichttechnischen Ver-
fahren der physikalischen oder chemischen Gasphasenabscheidung beziehungsweise der
galvanischen Abscheidung die nasschemische Beschichtung und die anodische Oxidation
zur Verfugung. Bei der anodischen Oxidation wird in einem ersten Schritt das Wandmaterial,
zum Beispiel Aluminium, durch das Anlegen einer Spannung unter Verwendung eines
flussigen Elektrolyten oxidiert. Die aus diesem Arbeitsschritt resultierende porése Schicht
aus Aluminiumoxid wird in einem zweiten Arbeitsgang hydraulisch mit einer Katalysator-
I6sung beschickt und das Lésungsmittel anschlielend ausgetrieben [50, pp. 21-28]. Nachteil
dieses Verfahrens ist die Beschrankung auf der anodischen Oxidation zugéngliche Mate-
rialien sowie der vergleichsweise hohe Aufwand. Aus diesem Grund werden grof3technisch
zum Beispiel zur Beschichtung von Abgaskatalysatoren in der Automobilindustrie so ge-
nannte nasschemische Verfahren eingesetzt. Bei den nasschemischen Verfahren wird ein
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metallisches oder keramisches Substrat mit einer Katalysatorlésung oder Suspension be-
aufschlagt und die Flussigkeit im Anschluss ausgetrieben. Die Beschickung des Substrates
kann hierbei hydraulisch oder durch Eintauchen des Substrates in ein Bad erfolgen. Die Her-
stellung einer pordsen Tragerstruktur erfolgt vor der Beschichtung der selbigen mit aktiver
Komponente oder parallel in einem Arbeitsgang. In [51] wird Gber mittels des Tauchver-
fahrens sequenziell mit edelmetallhaltigen Katalysatoren fur die partielle Oxidation und die
Dampfreformierung von Kohlenwasserstoffen beschichtete monolithische Substrate be-
richtet. Durch die sequenzielle Beschichtung wechseln sich Katalysatorschichten, in denen
die stark exotherme partielle Oxidation ablduft, mit Schichten ab, in denen bevorzugt die
stark endotherme Dampfreformierung stattfindet. Durch geeignete Auslegung kann auf diese
Weise ein autothermer Betrieb eingestellt werden.

2.2.3 Mikrostrukturierte Apparate

Im Rahmen des Kapitels werden ausschliel3lich Apparate betrachtet, die flir technische An-
wendungen entwickelt wurden. Reaktoren mit differenziellen Umsatzen, die fir die experi-
mentelle Ermittlung kinetischer Parameter oder fiir das Katalysatorscreening verwendet
werden und in der Literatur vielfach ebenfalls mit dem Begriff Mikroreaktor belegt sind, zum
Beispiel [52], sollen nicht betrachtet werden. Diese Reaktoren werden mit einer anderen Ziel-
setzung entwickelt und sind fur technische Systeme nicht reprasentativ. Im Weiteren
fokussiert sich das Kapitel auf Warmelbertrager und Apparate der Brenngaserzeugung so-
wie Brenngasnachbehandlung.

Bei der Konstruktion von Apparaten aus einzelnen mikrostrukturieten Komponenten werden
vornehmlich die in Bild 2.2 dargestellten prinzipiellen konstruktiven Gestaltungsmdéglichkeiten
angewendet. Das in Bild 2.2 links dargestellte Konstruktionsprinzip beruht auf der alter-
nierenden, jeweils um 90° versetzten Stapelung von mikrostrukturierten Folien. Dieser
Folienstapel wird mit einer entsprechenden, fir die jeweilige Anwendung geeigneten Verbin-
dungstechnik fest zu einem Bauteil verbunden und bildet auf einfache Weise das Kernstlck
eines Kreuzstromapparates. Eine gleichmafige Beaufschlagung aller Folien mit den entspre-
chenden Medien ist Uber die notwendigen Zufuhrungen zu gewahrleisten. Die Gleich- und
Gegenstromfilhrung zweier Medien kann durch ein zusatzliches mikrostrukturiertes
Fuhrungsbauteil am Ein- und Austritt realisiert werden. Méglichkeiten zur Gestaltung dieser
Fihrungsbauteile stellen die in [53-56] fir andere Anwendungen entwickelten und
patentierten Mikrostrukturmischer dar. Bei dem in Bild 2.2 rechts abgebildeten Konstruktions-
prinzip sind die Platten gréR3er als der Bereich, der strukturiert wird. Die Medienzufiihrung er-
folgt vertikal iber durchgehende Bohrungen. Dieses Konstruktionsprinzip erlaubt bei ge-
eigneter Gestaltung der Medienverteilung eine beliebige Strémungsfuhrung. Eine gleich-
maRige Verteilung der lokal zugefiihrten Medien (iber die gesamte Platte ist durch geeignete
MaRnahmen auf den Platten selbst zu gewahrleisten. Die vertikale Medienzufihrung sollte
eine moglichst gleichmalRige Verteilung der Medien auf alle Platten ermdglichen.
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Bild 2.2: Konstruktionsprinzipien mikrostrukturierter Apparate

In [67] wird Gber die Konstruktion und die experimentelle Erprobung von Mikro-Warmetiber-
trager fiir Gase und Flussigkeiten berichtet, die auf dem in Bild 2.2 a dargestellten Konstruk-
tionsprinzip basieren. Die Strukturierung erfolgt Uber die mechanische Mikrofertigung. Als
Verbindungstechnik wird das Diffusionsschweifen verwendet. Eingesetzte Werkstoffe sind
Edelstahl, Hastelloy- und Aluminium-Legierungen sowie die Elemente Silber, Palladium,
Rhodium und Kupfer. Hinsichtlich der Werkstoffauswahl fiir diese Warmeilibertrager zeigten
numerische Arbeiten, dass bei ausschlieBlicher Betrachtung des Wirkungsgrades der
Warmelibertrager Warmeleitfahigkeiten im Bereich der Glaser (1-2 W/(m K)) optimal sind
[58]. Der Wirkungsgrad ist hierbei definiert als das Verhaltnis von realisierter Temperaturan-
derung des Fluids zur maximal méglichen Temperaturanderung. Dieses Optimum bei gegen-
Uber géngigen Werkstoffen geringen Warmeleitfahigkeiten des Grundmaterials folgt aus der
zunehmenden Bedeutung des Warmetransportes durch Leitung im Grundwerkstoff infolge
der geringen Dimensionen der Apparate. Eine signifikante Warmeleitung flhrt zu einem Ab-
bau der treibenden Temperaturdifferenz und verringert auf diese Weise den Wirkungsgrad.
Die hydraulischen Durchmesser liegen bei typischen Ausfiihrungsformen nach [57] in einer
GroRenordnung von 70 bis 200 um, wobei auch gréere Kanalquerschnitte untersucht
wurden. Die minimale Strukturabmessung richtet sich im Wesentlichen nach dem ver-
wendeten Grundwerkstoff. Bei einem Volumen zwischen 1 bis 27 cm® wird eine spezifische
innere Oberfliche von 30.000 m*¥m?® erreicht. Bei Verwendung von Wasser als Arbeits-
medium sind Leistungen von bis zu 200 kW erzielt worden [57]. Es werden in [59] Druckver-
luste fiir die Strébmung von Wasser von lber 4 bar aufgefiihrt und es ist davon auszugehen,
dass die sehr hohen thermischen Leistungen nur bei extrem hohen Druckverlusten realisiert
werden konnten. Zur Durchsatzerh6hung wird die Parallelschaltung mehrerer Mikro-VWarme-
Ubertrager-Module vorgeschlagen. Dieser modulare Aufbau aus vergleichsweise kleinen Ein-
heiten erlaubt zum einem die flexible Anpassung an unterschiedliche Leistungsklassen und
umgeht gegebenenfalls auftretende Schwierigkeiten bei der Fertigung gro3er Module.

Auf Basis der in [57] vorgestellten \Warmeiibertrager sind Mikroreaktoren unter anderem fiir
die heterogen-katalysierte Oxidation von Propen, die selektive Hydrierung von Cyclodo-
decatrien und die Wasserstoffoxidation konstruiert und getestet worden.
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Der aus Kupfer bestehende Mikroreaktor fiir die Propenoxidation weist bei Stegbreiten von
25 um hydraulische Durchmesser von 87,6 um auf und ist als Kreuzstromapparat ausge-
fuhrt. Da solch feine Strukturen mit heute gangigen nasschemischen Verfahren nicht be-
schichtet werden kénnen, erfolgt die Aktivierung durch die Oxidation des Grundwerkstoffes
Kupfer an der Oberflache zu dem fiir diese Reaktion aktivem Kupferoxid [60]. Es wurden mit
diesem Reaktor nur geringe Umsétze erzielt, da die zur Verfiigung gestellte Oberflache fir
heterogen-katalysiert ablaufende Reaktionen zu gering ist.

Aufbauend auf diesen Arbeiten ist in [50] ein aus Aluminium bestehender Mikroreaktor fiir die
Hydrierung von Cyclododecatrien beschrieben. Die Konstruktion erlaubt entgegen dem
ersten Entwurf [60] keine Integration des Warmelbergangs in den Reaktor. Die verwendeten
StrukturgréRen sind mit (200 x 200) um? deutlich gréRer und erméglichen eine nassche-
mische Beschichtung einer pordsen Katalysatortragerstruktur, die die bendtigte groRe Reak-
tionsoberflache zur Verfligung stellen soll. Die Tragerstruktur wird durch die anodische
Oxidation des Wandmaterials Aluminium erzeugt.

Erneut auf dem in [57] vorgestellten Kreuzstromprinzip basierend wird in [61] ein aus Edel-
stahl bestehender Mikroreaktor fur die Oxidation von Wasserstoff an einem Pt/Al,O; Kataly-
sator mit integrierter Kiihlung vorgestellt. Die Kandle auf der Seite des gasférmigen Kiihl-
mediums weisen einen freien Strémungsquerschnitt von (100 x 70) um? auf. Der freie Stro-
mungsquerschnitt fiir die Reaktionszone ist vor der Beschichtung doppelt so gro3. Die Be-
schichtung erfolgt mittels der chemischen Gasphasenabscheidung. Der Platinkatalysator
wird auf die abgeschiedene pordése AlL,Os-Tragerstruktur in einem zweiten Beschichtungs-
schritt durch die nasschemische Impragnierung aufgebracht. Als ein wesentlicher Vorteil wird
von den Autoren die inharente Sicherheit des Reaktors aufgefiihrt, da auch explosionsfahige
Gemische gefahrlos oxidiert werden kénnen. Zum einem ist das Volumen des Reaktors
gering und zum anderen bewirken die Reaktorwande einen Quencheffekt. Der Quencheffekt
folgt hierbei nicht ausschlielich aus den vergleichsweise kalten Reaktorwdnden, sondern
auch aus einer kinetischen Limitierung der unkontrollierten Flammausbreitung. Aus dieser
kinetischen Quenchung folgt, dass auch Mikroreaktoren, deren Warmeverluste minimiert
sind, als inharent sicher angesehen werden kénnen [62]. Dass sich Explosionsfronten nicht
durch den Reaktor fortpflanzen, konnte experimentell mit H,/O,-Mischungen nachgewiesen
werden [61].

In [63] wird ein Prototyp eines mikrostrukturierten Dampfreformers fiir Methanol vorgestelit.
Der Reaktor besteht aus einer meanderférmigen Kanalstruktur, die mittels Atztechniken in
ein Siliziumsubstrat eingebracht wird. Der Kanal ist mit einer diinnen Schicht Kupfer als kata-
lytisch aktiver Komponente beschichtet. Der Kanal weist bei einem trapezférmigen Stré-
mungsquerschnitt Langsabmessungen von 230 um x 1000 um auf. Heizbandagen stellen die
fur die Reformierung bendtigte Warme bereit. Im Vorfeld durchgefiihrte Simulationsrech-
nungen zeigen aufgrund der hohen Warmeleitfahigkeit des Siliziums eine homogene Tempe-
raturverteilung im gesamten Substrat. Dies erfordert eine gute Isolierung des Reaktors, da
sonst die Warmeverluste bereits bei natirlicher Konvektion den Warmebedarf der Refor-
mierung um ein Vielfaches Ubersteigen kénnen. Dies verdeutlicht eine generelle Heraus-
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forderung bei der Konzeption von mikrostrukturierten Apparaten. Infolge ihrer in der Regel
geringen Volumina weisen sie gegeniiber gdngigen Apparaten ein ungiinstiges Verhéltnis
von aulerer Oberfliche zum Apparatevolumen auf und miissen zur Vermeidung einer még-
lichen Auskihlung entsprechend aufwendig isoliert werden. Experimente mit dem Reaktor
zeigten die prinzipielle Machbarkeit des Konzeptes, offenbarten aber sehr geringe Leis-
tungen. Dies wird von den Autoren auf eine zu kleine angebotene katalytisch aktive Ober-
flache zurlickgefiihrt.

Zwei baugleiche Mikroreaktoren fur die Methanoldampfreformierung und die selektive CO-
Oxidation sind [64] dargestellt. Die Reaktoren bestehen aus einem Siliziumsubstrat, einer
Glasplatte und einer diinnen Schicht aus Ta-Si-O-N, die als elektrische Widerstandheizung
fur die benétigte Warmebereitstellung dient. In das Siliziumsubstrat werden serpentinen-
formige Mikrokandle mit der Dimension 600 um x 400 um x 333 mm eingearbeitet. Die
Kanéle in Form einer halben Ellipse werden mittels des Tauchverfahrens mit einer porésen
Tragerstruktur aus Al,O3 und den entsprechenden Katalysatoren fir die jeweilige Reaktion —
Cu/ZnO fir die Dampfreformierung und Platin fir die selektive CO-Oxidation — beschichtet.
Die Glasplatte dichtet die Mikrokanale ab und beinhaltet die Zu- und Abfllhrung der Medien.
Einer aus diesen beiden Apparaten bestehenden Brenngaserzeugungseinheit wurde eine
PEFC nachgeschaltet, die bei Verwendung des Reformats mit einem CO-Gehalt von
230 ppm bei einer Stromdichte der Brennstoffzelle von circa 300 mA/cm? eine Leistung von
0,2 W erzielte. In welcher Form die Verdampfung der flissigen Medien realisiert wird, geht
aus der Verdéffentlichung nicht hervor.

In [65] wird ein (ber die katalytische Oxidation beheizter Mikro-Dampfreformer fir Methan
vorgestellt. Eine Mischung aus Methan und einem nicht naher spezifizierten Anodenrestgas
dient als Brenngas. Das Brenngas wird an einem Pt/Pd-Katalysator oxidiert. Der Katalyt-
brenner ist direkt in den Reformer integriert. Durch die interne Verbrennung entsteht die
Reaktionswarme erst in einer Katalysatorschicht, die tber eine metallische Wand thermisch
mit der Reformerseite gekoppelt ist. Dies verbessert den Warmedurchgang gegeniber dem
Betrieb mit einem heiflen Rauchgas, da der Warmelbergang Gas-Feststoff entfallt. Die
Platten fiir die Reformierung sind mit 34 Kanalen einer freien Querschnittsfliche von
(320 x 110) um? strukturiert. Vor dem Eintritt in die Kanale soll eine porése Schiittung eine
gleichmagige Durchstrémung aller Mikrokanale gewahrleisten. Um die gewlinschte Leistung
von 2 kWgek zu erreichen, werden 4 Reformer/Brenner-Einheiten modular verschaltet. Der
modulare Aufbau soll die Ansprechzeit im Falle des Lastwechsels durch sukzessives Zu- be-
ziehungsweise Abschalten einzelner Module beschleunigen.

Eine so genannte Schichtarchitektur fiir mikrostrukturierte Apparate wird durch [66-67] ge-
schitzt. Auf dieser Architektur basiert eine in [68] vorgestellte Katalytbrenner/Verdampferein-
heit. Die Schichtarchitektur besteht im Allgemeinen aus einzelnen dinnen Substraten. Die
Substrate enthalten dabei gleiche oder verschieden mikrostrukturierte Komponenten und
dienen der Durchfuhrung einzelner oder mehrerer verfahrenstechnischer Grundoperationen,
wie zum Beispiel dem Warmeilibergang mit und ohne Phasenwechsel oder der Durchfiihrung
chemischer Reaktionen. Bild 2.3 zeigt schematisch den Aufbau dieser Schichtarchitektur.
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Der fiir das Substrat verwendete Werkstoff ist beliebig. Als bevorzugtes Fertigungsverfahren
werden fotolithografische Atztechniken aufgefilhrt, da die Kosten bei diesem Verfahren
weitestgehend von der Art und der Anzahl der aufzubringenden Mikrostrukturen unabhangig
sind.

Bild 2.3: Schematische Darstellung der Schichtarchitektur gemaf [69]

Die Katalytbrenner/Verdampfereinheit besteht aus drei Schichten. Die oberste Schicht be-
steht aus einem U-Profil, in das ein keramischer Monolith eingelegt wird. In der mittleren
Ebene befinden sich Mikrokanale fir den Warmelbergang. In der untersten Ebene sind
Mikrokanéle fir die Verdampfung von Methanol angeordnet. Ein Wasserstoff/Luft-Gemisch
wird in den Monolithen geleitet und dort katalytisch oxidiert. Am Austritt aus dem Monolithen
wird das Gas umgelenkt und strémt entgegen seiner Einstrémrichtung durch die Warmeulber-
gangskanéle und gibt hierbei seine Warme an das zu verdampfende Medium ab. Das ver-
dampfende Medium strémt im Gegenstrom zum Abgas der katalytischen Verbrennung und
wird damit im Gleichstrom zum Brennergemisch gefiihrt. Die Kanale fiir den einphasigen
Waérmeulbergang sind 254 um breit und weisen ein Aspektenverhdltnis — definiert als Kanal-
héhe zu Kanalbreite — von 18:1 auf. Verdampfungsseitig sind die Kanale bei einem
Aspektenverhaltnis von 7:1 ebenfalls 254 um breit. Die Stegbreite betragt jeweils 304 um.
Der brenngasseitige Druckverlust wird mit 1,5 psi (~103 mbar) angegeben und wird nach Be-
rechnungen der Verfasser zu circa 2/3 durch den Monolithen verursacht. 4 dieser Einzel-
module sind zu einem Verdampfer eines 50 kW« Brennstoffzellensystems in einem Appa-
rat parallel geschaltet. Eine analog aufgebaute Katalytbrenner/Verdampfereinheit fiir Benzin
als zu verdampfendes Medium weicht lediglich im Aspektenverhaltnis der Kanéle auf Seiten
der Zweiphasenstrémung von der urspriinglichen Konstruktion ab. Dieses betragt im Falle
des Benzins 10:1 [70]. Auf Basis der Schichtarchitektur sind im Weiteren Apparate fir die
Dampfreformierung und partielle Oxidation unterschiedlicher Kohlenwasserstoffe entwickelt
und zu Gesamtsystemen verschaltet worden (Kapitel 2.2.4).
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Ausgehend von den Arbeiten Uber Palladiummembran-Mikroreaktoren [71] wird in [72] ein
Reaktor fiir die Wasser-Gas-Shift-Reaktion mit parallel zur Reaktion ablaufender \Wasser-
stoffabtrennung vorgestellt. Das Modul besteht insgesamt aus einer mikrostrukturierten
Mischkammer/Verdampfereinheit, einem mikrostrukturieten Reaktor fiir die Dampfrefor-
mierung von Methanol und dem sich anschlieBenden Shift-Reaktor. Die Mischer/Ver-
dampfereinheit besteht neben der Eduktzufihrung aus einem meanderférmigen Kanal mit
einem trapezférmigen Strémungsquerschnitt einer Hohe von 500 um. Die Grundseite des
Trapezes ist 1000 um lang. Der Dampfreformer besteht aus einem geraden Kanal der
gleichen Geometrie, dessen Oberseite mit einem Cu/ZnO-Katalysator beschichtet ist. Der
Membranreaktor ist analog zum Reformer aufgebaut. Die Kanaloberseite wird im Membran-
reaktor durch eine Pd-Membran gebildet, deren Stitzstruktur aus dem fiir die WGS-Reaktion
katalytisch aktiven Kupfer besteht. Der Wasserstoff wird im Shift-Reaktor kontinuierlich Uber
eine Druckdifferenz aus dem Reaktionsgemisch abgezogen und so das thermodynamische
Gleichgewicht fortwahrend auf die Seite der Produkte verlagert. Eine elektrische Wider-
standsheizung stellt die bendétigte Warme bereit. Inwieweit dieses Modul in seiner Ver-
schaltung erfolgreich experimentell erprobt werden konnte, geht aus der Veréffentlichung
nicht hervor.

2.2.4 Mikrostrukturierte Systeme

Auf Basis der Schichtarchitektur aus [66-67] sind neben der Kombination einzelner Prozess-
stufen in einem Apparat vollstindige Brenngaserzeugungseinheiten auf Basis von Mikro-
strukturen entwickelt worden.

Ein Schichtarchitektur basiertes System zur Synthesegasbereitstellung durch die partielle
Oxidation von Methan an einem Ruthenium-Katalysator wird in [73] vorgestellt. Das System
besteht insgesamt aus drei Warmeilibertragern, einer Reaktionszone und einem Brenner.
Eine Aufbereitung zu einem PEFC-tauglichen Brenngas ist nicht vorgesehen. Die einzelnen
Systemkomponenten sind durch Abstandsbleche voneinander getrennt. Die unterste Schicht
besteht aus einem Brenner, der ein Warmetragermedium aufheizt. Das Warmetragermedium
beheizt die Reaktionszone. Im Anschluss erwarmt das Warmetragermedium in einen zweiten
Warmelbertrager den kalten Eduktstrom. Der dritte WarmeUbertrager wird, um eine schock-
artige Kilhlung des Reaktionsgemisches zu erreichen, mit Frischluft betrieben. Sehr kurze
Verweilzeiten in der Reaktionszone (<50 ms) und die sich anschliellende schockartige
Kihlung des Synthesegases erméglichen nach Angaben der Verfasser durch die kinetische
Limitierung von Folgereaktionen Wasserstoff- und Kohlenmonoxidausbeuten oberhalb des
thermodynamischen Gleichgewichts. Die erreichten Methanumsétze lagen bei Temperaturen
zwischen 600 bis 700 °C lediglich in einer Gréllenordnung von circa 50 %. Die fiir gréRere
Umsatze benétigten hdheren Temperaturen konnten aufgrund von Dichtungsproblemen nicht
realisiert werden. Die Strukturierung der Bleche besteht neben den Mikrostrukturen aus Ein-
laufgeometrien, die eine gleichmaRige Durchstrémung gewéhrleisten sollen. Die Strukturab-
messungen sind an die jeweilige Grundoperation hinsichtlich der Zielgré3en Druckverlust,
Warme- und Stoffilbergang anzupassen und liegen in einer Gréfenordnung zwischen
100 bis 1000 um. Die Kanale der Reaktionszone sind naher spezifiziert. Die Kanéle weisen
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bei einer Lange von 3,5 cm und einer Stegbreite von 254 um eine freie Querschnittsflache
von (254 x 1500) um? auf.

Ein ahnlich aufgebautes System flir die Dampfreformierung von Methan ist in [74] geschiitzt.
Ein Brennstoff/Luftgemisch wird in einem Brenner umgesetzt und beheizt den Dampfre-
former. Die im Abgas der Verbrennung verbleibende Wirme wird zur Verdampfung des
Wassers in einem integrierten Verdampfer und zur Vorwarmung des Reaktionsgemisches
verwendet. Das Methan wird dem Dampfstrom vor dem Vorwarmer kalt zugegeben. Als bei-
spielhafte Strukturabmessungen werden fiir Kanale, in denen eine chemische Reaktion ab-
lauft, Ho6hen von 2,54 cm und Tiefen von 750 um angegeben. Der produktgasseitige Druck-
verlust betrégt 0,6 psi (~ 41 mbar).

Eine Brenngaserzeugungseinheit fur PEFCs auf Basis der Dampfreformierung von fliissigen
Kohlenwasserstoffen wird in [75-76] in einer Leistungsklasse von circa 10 bis 100 W vor-
gestellt. Als Einsatzstoffe werden Butan, Methanol und Diesel aufgefiihrt. Das System be-
steht aus einem Dampferzeuger, rekuperativen Warmeubertragern, einer integrierten Dampf-
reformer/Brenner-Einheit, einer Shift-Stufe und einer Adsorptionsstufe zur CO-Feinreinigung.
Anhand der Veréffentlichungen ist fraglich, inwieweit dieses System in seiner Verschaltung je
experimentell betrieben werden konnte. Ergebnisse werden lediglich fur die einzelnen Kom-
ponenten beziehungsweise bei Methanol als Einsatzstoff fiir die Verschaltung von Ver-
dampfer, Dampfreformer und Brenner in einer Leistungsklasse zwischen 50 bis 500 Wk
aufgefiihrt.

Eine Brenngaserzeugungseinheit bestehend aus Brenner, Verdampfer, Dampfreformer, Kon-
densator, diversen Warmeulbertrager und einem Membranmodul wird in [77] beschrieben.
Als potenzielle Einsatzstoffe fiir den beheizten Dampfreformer sind heute géngige Kraftstoffe
wie Erdgas, Benzin oder Diesel verwendbar. Die Warmebereitstellung fiir das System erfolgt
durch die Verbrennung des Retentats des Membranmoduls, das zur CO-Abtrennung genutzt
wird. Der Brenner, der Reformer, eine Mischkammer und ein Warmelibertrager werden bei
einer nicht nadher erlduterten Verschaltung in einem Mikroreaktormodul thermisch integriert.
Eine enge rdumliche N&he der Apparate soll zum einem Transportwege reduzieren und zum
anderen einer besseren Nutzung des konduktiven Warmetransports im Feststoff dienen. Das
Mikroreaktormodul weist ein Volumen von 5 cm® auf und kann in Verbindung mit weiteren
Apparaten ausreichend Wasserstoff bereitstellen, um eine Brennstoffzelle mit 100 W elek-
trischer Leistung zu versorgen. Der Reformierungskatalysator kann bei Betriebstemperaturen
von 800 °C mit einem 50 ppm Schwefel enthaltenen Modellstoff fiir Diesel betrieben werden.
Die Versuche zur Schwefeltoleranz wurden zum Zeitpunkt der Verdéffentlichung noch nicht
auf das Gesamtsystem ausgedehnt.
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3 Thermohydraulische Untersuchungen

Unter dem Begriff Thermohydraulik werden die beiden fiir die Auslegung von thermischen
Apparaten grundlegenden GréRen des Warmeilbergangs und des Druckverlustes zu-
sammengefasst. Wie in Kapitel 2.2 dargestellt, sind fiir diese Gréfzen zurzeit noch keine all-
gemein giiltigen Auslegungsgrundlagen veréffentlicht, so dass diese experimentell zu er-
mitteln sind. Es gilt hierbei, dass die warmetechnischen Eigenschaften unter Beachtung der
Restriktionen bezlglich des zuldssigen Druckverlustes zu maximieren sind. Die Limitierung
durch den Druckverlust folgt aus den bekannt hohen Verlustleistungen bei der Férderung
von Gasen. Vor dem Hintergrund der im Fokus der Dissertation stehenden mobilen Anwen-
dung ist ein Druckverlust pro Apparat in einer Gré3enordnung von 50 bis 100 mbar zulassig.
Der Druckverlust und der Warmeilbergang werden wesentlich von dem vorliegenden Stré-
mungsregime (laminar, turbulent) beeinflusst, so dass dieses ebenfalls bekannt sein muss.
In den folgenden Kapiteln sollen experimentelle Ergebnisse hinsichtlich der voranstehend
aufgefiinrten GréRen, die mit einzelnen Kanéalen ermittelt wurden, vorgestellt und diskutiert
werden. Im Weiteren erfolgt die Vorstellung experimenteller Ergebnisse, die bei der Erpro-
bung zweier Mikro-Warmeiibertrager-Prototypen ermittelt wurden sowie deren Vergleich mit
den Experimenten an Einzelkanalen.

3.1 Untersuchungen an Einzelkanalen

3.1.1 Versuchsaufbau

Der Versuchsaufbau zur thermohydraulischen Charakterisierung von Einzelkanalen ist sche-
matisch in Bild 3.1 dargestellt. Die Versorgung mit dem Betriebsmedium Luft, die Gber
Massendurchflussregler der Firma Bronkhorst realisiert wird, ist aus Griinden der Ubersicht-
lichkeit nicht abgebildet. Die Wahl von Luft als Versuchsmedium resultiert aus dem Be-
streben, den Versuchsaufbau méglichst einfach zu gestalten. Die Sollwertvorgabe und die
automatische Messdatenerfassung bernimmt die kommerziell erhéltliche Prozess-
steuerungssoftware Freelance.

Ein wesentliches Problem bei der experimentellen Bestimmung von Warmeuibergangskoeffi-
zienten ist die Erwarmung des Gases bereits vor der eigentlichen Versuchsstrecke durch in-
folge der Warmeleitung im Feststoff aufgeheizte Zuleitungen. Um diese Erwdrmung zu ver-
ringern, wird zwischen den Rohrleitungen und dem eigentlichen Versuchstréger eine kera-
mische Briicke installiert (Bild 3.1). Da die Keramik gegentiber Stahl eine geringere Warme-
leitfahigkeit besitzt, soll durch diese Mafihahme die Erwarmung der Zuleitungen vermindert
werden.

29



3 Thermohydraulische Untersuchungen

Thermoelemente

P ~.
.// \\

aktive Klihlung mittels ’
Luft/Wasser-Gemisch /

) Zuganker
\ , Keramlk /

A

Versuchstrager Isolierung

Thermoelement

Gaseintritt\

Thermoelement
Gasauystritt

metallisches
Zufuhrungsrohr
“‘ : itdl Keramik
/
Rippenkdihler /__,-' Grafitdichtung
Keramik
Bild 3.1: Schematische Darstellung des Versuchsaufbaus zur thermohydraulischen

Charakterisierung von Mikrokanalen

Die keramische Briicke wird Uber eine Zugankerkonstruktion mit dem Versuchstréager ver-
spannt. Als Dichtungsmaterial wird ein Grafit enthaltenes Kompositmaterial verwendet, das
in Bild 3.1 vereinfacht als Grafit bezeichnet ist. Aufgrund der Gefahr, dass sich weich
werdendes Dichtungsmaterial in den Kanal driickt und der Versuchskérper verstopft, ist in
die Dichtung eine keramische Hiilse eingefiihrt. Da sich das Gas trotz der keramischen
Brucke malgeblich erwarmt, kiihlt ein Luft/Wasser-Gemisch die Zuleitung aktiv. Die Ver-
suchstrager werden mittels einer elektrischen Widerstandsheizung beheizt und gegen die
Umgebung isoliert. In Abhdngigkeit von der Lange des verwendeten Versuchstragers wird
seine Temperatur mit bis zu 5 Thermoelementen gemessen. Entsprechend positionierte
Thermoelemente erfassen die Gasein- und Gasaustrittstemperatur. Fiir die Bestimmung des
Druckverlustes wird die gleiche Versuchsanordnung verwendet. Ein in der Zuleitung posi-
tionierter Druckaufnehmer bestimmt den sich bei einem konstanten Volumenstrom ein-
stellenden Vordruck. Dieser Vordruck wird als Druckverlust der Versuchsstrecke interpretiert.
Die Druckverluste der Zuleitung zwischen Drucksensor und Versuchstrager und der Ausstro-
mung mit gegentber der Versuchsstrecke groRen Strémungsquerschnitten werden als ver-
nachlassigbar angesehen. Die Thermoelemente zur Bestimmung der Gastemperaturen
wurden ausgebaut. Vorversuche zeigten, dass die Thermoelemente die Strémungsbe-
dingungen malfigeblich beeinflussen. Bei eingebauten Thermoelementen erhéht sich infolge
von Ringspaltstrébmungen, die sich am Ein- und Austritt ausbilden, der Druckverlust signifi-
kant. Der Druckverlust der Zu- und Ableitungen kann bei eingebauten Thermoelementen
nicht mehr vernachlassigt werden, wie bei der Auswertung der experimentellen Daten ange-
nommen. Die Temperaturmessung am Ein- und Austritt wird durch die veranderten Stro-
mungsbedingungen nicht malgeblich beeinflusst.
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3.1.2 Auswertung der experimentellen Daten

Zur Bestimmung der Reibungsbeiwerte aus experimentell bestimmten Druckverlusten wird
von einer allgemein giltigen Gleichung fur den Druckverlust von Rohrstrémungen ausge-
gangen. Nach [29, p. La1] ergibt sich der Druckverlust fir die Strémung durch Rohre zu:

2
Ap:@-a-pz" (Gl. 3.1)

Der in Gleichung 3.1 enthaltene Faktor a beriicksichtigt die Geometrie des vorliegenden
Stromungsproblems. Fir Strdomungen durch Leitungen und Rohre wird a in der Regel als
Funktion der Léange und der charakteristischen Abmessung formuliert.

Wird der Druckverlust als Funktion der Geschwindigkeit experimentell ermittelt, kann durch
einfaches Umstellen aus Gleichung 3.1 der Reibungsbeiwert berechnet werden. Als Durch-
messer d ist bei nicht kreisférmigen Strdmungsquerschnitten der hydraulische Durchmesser
einzusetzen (Gleichung 2.13). Werden weitere Annahmen getroffen, wie zum Beispiel eine
voll ausgebildete laminare Strémung durch ein technisch glattes Rohr, kann aus Glei-
chung 3.1 das bekannte Hagen-Poiseuille'sche Gesetz abgeleitet werden. Der Druckverlust
dieser Strémungen kann durch Gleichung 3.2 berechnet werden [29, p. Lb1]:

_32.q-v-|

Ap
d?

(Gl. 3.2)

Wird die in Kapitel 2.2 aufgefiihrte fir Strémungen charakteristische dimensionslose Kenn-
zahl, die Re-Zahl, eingesetzt, kann der Reibungsbeiwert mittels folgender Gleichung formu-
liert werden:

_ 64

5= Re

(Gl. 3.3)

Die Beziehung 3.3 gilt flir Rohre mit Kreisquerschnitt. Fir rechteckige Strémungsquer-
schnitte wird ein geometrieabhangiger Beiwert multiplikativ in Gleichung 3.3 eingeflhrt. Nach
[29, p. Lb7] ergibt sich dieser fiir die im Rahmen der Arbeit betrachteten quadratischen Stré-
mungsquerschnitte zu 0,89.

Fur turbulente Stromungen in einem Re-Zahlbereich zwischen 3.000 bis circa 100.000 kann
zur Berechnung des Widerstandsbeiwertes bei technisch glatten Rohren eine von Blasius
entwickelte Formel verwendet werden [29, p. Lb1].

_03164

*" 4Re

(Gl. 3.4)

Mit den Gleichungen 3.3 und 3.4 beziehungsweise 3.1 und 3.2 stehen zwei einfache und
vollkommen gleichwertige Entscheidungskriterien zur Beurteilung des Strémungszustandes
im Kanal zur Verfligung. Gehorchen die Messwerte einer Abhangigkeit von der Re-Zahl ent-
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sprechend Gleichung 3.3 ist die Strdmung laminar. Bei einer Abhangigkeit gemaf Gleichung
3.4 sind die Strémungsverhaltnisse turbulent. Gleichwertig hierzu kann der Strémungszu-
stand auch Uber die Abhangigkeit des Druckverlustes von der Geschwindigkeit beurteilt
werden. Bei einer linearen Zunahme des Druckverlustes bei steigender Geschwindigkeit ist
die Stréomung laminar. Werden héhere Exponenten fiir diese Abhangigkeit ermittelt, liegen
turbulente Strémungen oder Strémungen im Bereich des Ubergangsgebiets zwischen den
beiden Stréomungsregimen vor.

Das voranstehend vorgestellte Entscheidungskriterium zur Beurteilung des Strémungszu-
standes gilt fir voll ausgebildete Rohrstrdmungen ohne Querschnittsanderungen. Bei einer
unsteten Querschnittsverengung entsteht eine Strahlkontraktion, die nach circa dem 8 bis
10-fachen des Durchmessers wieder abgeklungen ist und durch sich ausbildende Sekundar-
strbmungen einen zusétzlichen Druckverlust verursacht. Bei einer unsteten Querschnittser-
weiterung bildet sich ein Freistrahl mit Verwirbelungen aus, die ebenfalls einen héheren
Druckverlust aufweisen als die Kanalstromung. Nach einer Querschnittsdnderung muss die
Strémung zusétzlich wieder ihr charakteristisches Strémungsprofil einnehmen. Da die Stré-
mung hierzu an der Wand starker abgebremst wird als im Strémungskern, ergibt sich ein
Verlust infolge der aufzubringenden Verschiebearbeit. Nach [29, p. Lc1] hat sich eine lami-
nare Strémung nach einer Anlaufstrecke von

lay =0,13-Re-d, (Gl. 3.5)

und eine turbulente Strémung nach
lan =0,0575-Re-d; (Gl. 3.6)

wieder voll ausgebildet. Hieraus folgt, dass zur Beurteilung des Strémungsregimes mdglichst
lange Versuchsstrecken verwendet werden sollten. Bei diesen wirkt sich relativ gesehen zum
Beispiel der Einfluss der Strahlkontraktion geringer auf den Druckverlust aus als bei kiirzeren
Strémungswegen. Aus diesem Grund erfolgt die Entscheidung lber das vorliegende Stro-
mungsregime (Kapitel 3.1.3) anhand von Ergebnissen, die mit den ladngsten Probenk&rpern
ermittelt wurden (50 mm).

Zur Ermittlung der Warmedurchgangskoeffizienten aus den experimentellen Daten werden
die relevanten Warmestréme bilanziert. Wird vereinfachend eine konstante Warmekapazitét
des Fluids angenommen kann die Bilanz wie folgt formuliert werden:

Q=k-A-AT, =m-c, AT (Gl. 3.7)
Der in Gleichung 3.7 enthaltene Warmedurchgangskoeffizient beinhaltet in Form einer

Reihenschaltung alle bei dem betrachteten Warmeiibergangsproblem beteiligten Einzel-
widerstande und ergibt sich nach [78, p. 38] am Beispiel der ebenen Wand zu:

L L (Gl. 3.8)
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Fur die im Rahmen der Arbeit verwendete Versuchsanordnung vereinfacht sich Gleichung
3.8 weiter, da der zweite und dritte Term der rechten Seite gleich null gesetzt werden
kénnen. Der ermittelte Warmedurchgangskoeffizient entspricht damit dem Warmeiibergangs-
koeffizient Gas Feststoff. Die in Gleichung 3.7 enthaltene mittlere logarithmische Tempera-
turdifferenz beschreibt den nicht-linearen Verlauf der fir den Warmelbergang ent-
scheidenden Triebkraft Gber die Strémungslénge. Allgemein ergibt sich diese Uber die
folgende Berechnungsvorschrift [78, p. 37]:

AT gon = AT
AT = groR klein (Gl 39)

|
" In( A Tgrors j
A Tklein

Fur das im Rahmen der Arbeit betrachtete Warmelibergangsproblem kann die mittlere loga-
rithmische Temperaturdifferenz wie folgt formuliert werden [78, p. 215]:

ATm _ (TWand _TGas,ein)_ (TWand _TGas,aus) (Gl. 3_10)

In[ (TWand - TGas,ein)J

(TWand - TGas,aus)

Zur dimensionslosen Beschreibung des Warmelbergangs wird die in Kapitel 2.2.1 aufge-
fuhrte Nu-Zahl verwendet. Fir die Nu-Zahl sind eine Vielzahl von Beziehungen fiir unter-
schiedliche Geometrien, thermische Randbedingungen und Strémungsverhéltnisse theore-
tisch abgeleitet beziehungsweise durch den Abgleich mit experimentellen und numerischen
Daten entwickelt worden. Sie sind fiir laminare Strémungen zum Beispiel in [79] zusammen-
fassend dargestellt. Fir die laminare, thermisch und hydrodynamisch sich entwickelnde Stré-
mung kann bei einer konstanten Wandtemperatur nach [80, p. 119] beziehungsweise
[29, p. Gb2] Gleichung 3.11 verwendet werden:

1
Nu;@u?+b3+mu2—m3+mﬁyé (Gl. 3.11)
mit.  Nu, =366 b=0,7
d % 2 % d %
Nu, =1615-| Re-Pr-— Nus = —= | [Re-Pr-&
I 1+22-Pr |

Gleichung 3.11 enthalt als asymptotische Lésungen die bekannten Grenzfalle. Zum Beispiel
berechnet sich eine Nu-Zahl von 3,66 fir die voll ausgebildete laminare Rohrstrémung bei
kreisférmigem Strémungsquerschnitt. Die in Gleichung 3.11 enthaltene so genannte Prandil-
Zahl (Pr-Zahl) ist definiert als das Verhaltnis der kinematischen Viskositdt des Fluids zum
Temperaturleitkoeffizienten und ist eine reine, dimensionslose Stoffeigenschaft [80, p. 119].
Fur Gase kann die Pr-Zahl naherungsweise gleich 0,7 gesetzt werden [29, p. A7].
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pr=Y_zpl (Gl. 3.12)
a A

Fur den Bereich der Ubergangsstrémung und der turbulenten Strémung hat sich gemag
[29, p. Gb7] eine von Gnielinski entwickelte Formel zur Berechnung der Nu-Zahl bewéahrt.
Die mittlere Nu-Zahl ergibt sich demnach wie folgt:

- o

mit. &= (182-log;q-Re—164)7>

3.1.3 Druckverlust und Charakterisierung des Stromungsregimes

Zur Charakterisierung des Stromungsregimes sind in Bild 3.2 fiir verschiedene hydraulische
Durchmesser experimentell bestimmte Reibungsbeiwerte bei einer Lange der verwendeten
Versuchstrager von 50 mm als Funktion der Re-Zahl aufgetragen. Im Weiteren enthéalt Bild
3.2 mit konventionellen Berechnungsvorschriften (Gleichung 3.3 und 3.4) ermittelte Rei-

bungsbeiwerte.
10,00
Medium: Luft
Temperatur: Umgebung
o ¢ 0,25mmx 0,25 mm x 50 mm
£ 1,00 L 2
o . L 4
-QE, %‘t’ A 0,40 mmx 0,40 mm x 50 mm
e} ~
& ~ ’0’ Py
_§ N a ‘e ® 0,80 mm x 0,80 mm x 50 mm
2 A
s 0,10 o
K B ‘\1= " e
® L# = laminare Stromung, klass.
~ [
\
N = = turbulente Strémung, klass.
0,01
100 1000 10000
Re - Zahl []
Bild 3.2: Experimentell bestimmte Reibungsbeiwerte unterschiedlicher Mikrokanale

als Funktion der Re-Zahl

Bei freien Strdmungsquerschnitten von 0,4 und 0,8 mm nahern sich die Reibungsbheiwerte
im Bereich geringer Re-Zahlen der klassischen Beziehung fir laminare Strémungsver-
héaltnisse an (Gleichung 3.3). Bei hohen Re-Zahlen strebt der Reibungsbeiwert fur diese
hydraulischen Durchmesser asymptotisch einem konstanten Endwert entgegen, wie dies fiir
voll ausgebildete turbulente Stréomungen in technisch rauen Rohren zu erwarten ist
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[29, p. Lb2]. Bei einem hydraulischen Durchmesser von 0,25 mm werden Reibungsbeiwerte
ermittelt, die auf einem hdheren Niveau liegen. Im laminaren Bereich ist eine zu den
groReren Stromungsquerschnitten analoge Re-Zahlabhangigkeit zu beobachten. Hoéhere
Reibungsbeiwerte bei gleich bleibender Re-Zahlabhdngigkeit werden zum Beispiel fiir
deutlich kleinere Stromungsquerschnitte in [25] beobachtet. Die Autoren begriinden diese
Beobachtung mit einer gréReren relativen Oberflachenrauigkeit. Setzt man einen konstanten
Wert fur die absolute Rauigkeit von 0,04 mm an (Richtwert fur gezogene, neue Stahirohre
[29, p. Lb2]), errechnet sich eine Zunahme der relativen Rauigkeit bei einer Reduktion des
hydraulischen Durchmessers von 0,25 auf 0,8 mm um circa 56 %. Unabhdngig vom ab-
soluten Zahlenwert erscheint die Annahme einer konstanten Oberflachengite aufgrund der
Verwendung des gleichen Werkstoffes und der gleichen Fertigungstechnik gerechtfertigt.
Neben dem Einfluss der Oberflachenrauigkeit kbnnen héhere Abweichungen bei einem hyd-
raulischen Durchmesser von 0,25 mm mdglicherweise auf starkere Querschnittsédnderungen
am Ein- und Austritt zurickgefuhrt werden, da die Anschlusstechnik bei allen Experimenten
identisch ist. GréRBere unstete Querschnittsdnderungen beeinflussen Uber das Ausmal} der
Strahlkontraktion und Strahlaufweitung den Druckverlust von Rohrstrémungen. Welcher
dieser beiden Faktoren der entscheidende ist, kann bei der vorliegenden Messanordnung
nicht eindeutig identifiziert werden.

Abweichungen von der klassischen Beziehung flir laminare Strdomungen werden bei einem
freien Stromungsquerschnitt von (0,8 x 0,8) mm? bei einer Re-Zahl zwischen 2.000-3.000
und somit im Bereich des gangigen Lehrwertes von 2.320 festgestellt. Wird der hydraulische
Durchmesser reduziert, verschiebt sich der laminar-turbulente Ubergangsbereich zu
kleineren Re-Zahlen. Bei einem freien Strémungsquerschnitt von (0,25 x 0,25) mm? sind
signifikante Abweichungen von einer linearen Re-Zahlabhangigkeit bereits bei Re-Zahlen in
einer GréRRenordnung von 1.000 zu beobachten. Es zeigt sich das gleiche Ergebnis bei der
Betrachtung der Abhéngigkeit des Druckverlustes von der Strémungsgeschwindigkeit
(Anhang 10.1). Ein friherer Ubergang bei geringeren Strukturabmessungen wird in der Lite-
ratur mit einer zunehmenden relativen Oberflachenrauigkeit begriindet [25].

Um die Abhéngigkeit des Druckverlustes vom freien Strdmungsquerschnitt zu verdeutlichen,
ist der Druckverlust in Bild 3.3 als Funktion des hydraulischen Durchmessers flr zwei unter-
schiedliche Strémungsgeschwindigkeiten in einer einfach-logarithmischen Darstellung aufge-
tragen.
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Bild 3.3: Druckverlust als Funktion des hydraulischen Durchmessers bei konstanter

Stromungsgeschwindigkeit

Die Messpunkte lassen sich in der einfach-logarithmischen Darstellung in guter Naherung
durch eine Gerade approximieren. Dies entspricht einer stark nicht-linearen Zunahme des
Druckverlustes mit abnehmendem Strémungsquerschnitt, der sich bereits aus Gleichung 3.2
fir laminare Strémungen ableiten l&sst. Bei turbulenten Strémungsverhaltnissen erhéht sich
die Abhangigkeit des Druckverlustes von der charakteristischen Abmessung weiter.

Die Beschichtung der Kanale mit einer katalytisch-aktiven Komponente und der entspre-
chenden Tragerstruktur fihrt zu einer weiteren Verengung des zur Verfiigung stehenden
Strémungsquerschnittes. Im Weiteren ist von einer héheren Rauheit der in der Regel sehr
porésen Trégerstrukturen gegeniiber einer glatten Stahlwand auszugehen. Eine héhere
Oberflachenrauheit filhrt ebenfalls zu einem erhdhten Druckverlust. Um abschatzen zu
kénnen, inwieweit diese Einflisse im betrachteten Bereich von Strémungsgeschwindigkeiten
relevant sind, wurde der Einfluss der Beschichtung an einem Kanal mit einem freien Stré-
mungsquerschnitt von (0,4 x 0,4) mm? und einer Lange von 50 mm experimentell untersucht.
Die Ergebnisse dieser Untersuchungen zeigt Bild 3.4.

36



3 Thermohydraulische Untersuchungen

2,0
Kanal:
(0,4 x 0,4 x 50)mm°
® —
— 15 ° Medium:
5 Luft
= L Temperatur:
<_E'> 1.0 it A Umgebung
g A
S ® A @ beschichtet
a 05 AA
® A A unbeschichtet
A
)
0,0 !‘
0 50 100 150 200
Strémungsgeschwindigkeit [m/s]
Bild 3.4: Einfluss der Beschichtung auf den Druckverlust von Mikrokanélen

Bereits bei geringen Geschwindigkeiten ist eine Zunahme des Druckverlustes des beschich-
teten Probenkérpers gegeniiber dem unbeschichteten Versuchstrager festzustellen. Der
Druckverlust erhéht sich bei Geschwindigkeiten unter 25 m/s um circa 30 %. Die Erhdhung
des Druckverlustes verstarkt sich mit zunehmender Geschwindigkeit und erreicht bei Strd-
mungsgeschwindigkeiten um 100 m/s anndhernd 100 %. Es ist anzumerken, dass solch
hohe Strémungsgeschwindigkeiten bei den betrachteten Anwendungen von geringer tech-
nischer Relevanz sind. Wird eine zur Beschreibung von heterogen-katalysierten Gasphasen-
reaktionen gangige, dimensionsbehaftete KenngréRe, die so genannte Raumgeschwindig-
keit, angesetzt (Kapitel 4.3), ergeben sich bei einer Geschwindigkeit von 100 m/s Werte von
7.200.000 reziproken Stunden. Realisierte Raumgeschwindigkeiten bei als schnell ablaufend
anzusehenden Reaktionen liegen in einer GréRenordnung von circa einigen
100.000 reziproken Stunden [81, pp. 23-7-23-8]. Auch wenn der Warmelibergang betrachtet
wird, liegen die zum Beispiel in [29, p. Lb6] angegebenen Richtgeschwindigkeiten von Gasen
in Rohrleitungen deutlich niedriger. Der erwartete Einfluss der Beschichtung auf den Druck-
verlust kann somit nachgewiesen werden, ist fir die betrachteten Anwendungen aber von
geringerer Relevanz.

3.1.4 Wairmeiibergang

Die untersuchten Kandle wiesen bei einem quadratischen Strémungsquerschnitt hydrau-
lische Durchmesser von 250, 400, 800 und 3000 um auf. Die Ergebnisse der Untersu-
chungen sind nachfolgend in den Abbildungen Bild 3.5 und Bild 3.6 dargestellt. Die Dar-
stellung erfolgt zum einen dimensionsbehaftet in Form des mittels Gleichung 3.7 bestimmten
Warmeulibergangskoeffizienten in Abhangigkeit von der mittleren Strémungsgeschwindigkeit
(Bild 3.5) und zum anderen werden die Warmetragungseigenschaften dimensionslos liber
die Nu-Zahl als Funktion der Re-Zahl dargestellt (Bild 3.6). Bei der dimensionslosen Darstel-
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lung sind zusatzlich theoretisch berechnete Nu-Zahlen aufgetragen, die sich aus den Glei-
chungen 3.11 und 3.12 ergeben.

100

< %00 ah | [ Wedium:
£ 800 Luft
S 700 A Wandtemperatur:
oy N ® 200 °C
& 600 * .
N L
% 500 ° 0,25 mm x 0,25 mm x 40 mm
®]
G 400 A 0,40 mm x 0,40 mm x 40 mm
& 300 o @ 0,80 mm x 0,80 mm x 40 mm
(@)
g 200 X 3,00 mm x 3,00 mm x 50 mm
D
£
€O
=

100 150
mittlere Geschwindigkeit [m/s]

Bild 3.5: Warmeubergangskoeffizienten von Mikrokanélen verschiedener hydrau-
lischer Durchmesser in Abhangigkeit von der Strémungsgeschwindigkeit
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Bild 3.6: Nu-Zahlen als Funktion der Re-Zahl bei unterschiedlichen Strémungsquer-
schnitten

Die Warmeiibergangskoeffizienten nahern sich fiir geringe Geschwindigkeiten nicht einem
konstanten Endwert an. Dementsprechend streben die Nu-Zahlen flir kleine Re-Zahlen
keinem asymptotischen Grenzwert entgegen, wie dieser zum Beispiel in Gleichung 3.11 ent-
halten ist. Dieses zur Theorie widerspriichliche Verhalten folgt aus der Verwendung eines
integralen Warmelibergangskoeffizienten fir den gesamten Kanal. Bei geringen Geschwin-
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digkeiten erwdrmt sich das Gas infolge der Gite des Warmeibergangs und der geringen
durchgesetzten Warmekapazitatsstréme bereits nach einer kurzen Wegstrecke im Versuchs-
trager auf annahernd Wandtemperatur. Nach dieser Wegstrecke findet im Versuchstrager
aufgrund des fehlenden Temperaturgradienten keine nennenswerte weitere Warmeubertra-
gung statt. Die verbleibende Warmeilibertragungsflache ist weitestgehend inaktiv. Bei der
Auswertung wird aufgrund des integralen Konzeptes unterstellt, dass die gesamte Flache
aktiv am Warmetibergang teilnimmt. Ist dies nicht der Fall, wird der Warmelibergangskoeffi-
zient zu niedrig ermittelt, weil die Ubertragungsfliche zu groR angenommen wird. Eine Er-
mittlung der aktiven Warmeubergangsflache ist nicht méglich, da nur die Gasein- und die
Gasaustrittstemperatur messtechnisch erfasst werden kénnen. Dieser Bereich erstreckt sich
in Abhangigkeit von der Kanalgeometrie Uber den gesamten untersuchten Re-Zahlbereich
wie bei einem hydraulischen Durchmesser von 0,25 mm oder beschrankt sich auf geringe
Massenstréme, wie zum Beispiel bei einem freien Strémungsquerschnitt von (3,0 x 3,0) mm?
(Re < 200). Die voranstehend genannte Problematik kann anhand zweier Ergebnisse belegt
werden.

Die Austrittstemperatur andert sich in dem betroffenen Re-Zahlbereich nicht, wenn der
Massenstrom erhéht wird. Eine Uberschldgige Berechnung des Warmeilibergangs flr einen
freien Strémungsquerschnitt von (0,4 x 0,4) mm? ergibt unter den Annahmen einer Gasein-
trittstemperatur von 20 °C, einer Gasaustrittstemperatur von 190 °C, einer Wandtemperatur
von 200 °C und einem Warmeiibergangskoeffizienten von 100 W/(m? K) eine Wegstrecke
von lediglich 2,7 cm, die benétigt wird, um die Austrittstemperatur zu erreichen. Bei
geringeren hydraulischen Durchmessern, gré3eren Warmeilibergangskoeffizienten und
hdheren Eintrittstemperaturen verkiirzt sich diese Weglange entsprechend. Infolge der Er-
warmung des Gases vor dem Eintritt in die Versuchsstrecke liegen die Eintrittstemperaturen
bei den Experimenten in der Regel Gber den voranstehend angenommenen 20 °C.

Im Bereich hdherer Strémungsgeschwindigkeiten sortieren sich die Warmelibergangskoeffi-
zienten entsprechend des hydraulischen Durchmessers (Bild 3.5). Héhere \Warmelber-
gangskoeffizienten werden fiir kleinere Strukturabmessungen ermittelt, da sich zum einem
der Transportweg verkiirzt und zum anderen, ausgehend von laminaren Strémungsverhalt-
nissen, sich der Temperaturgradient als wesentliche Triebkraft fiir den Transportvorgang er-
hoéht. Eine weitere Ursache fiir verbesserte Warmelibergangseigenschaften bei geringeren
Strukturabmessungen kann ein friiher erfolgender Strémungsumschlag sein.

Hinsichtlich der Abhangigkeit der Nu-Zahl vom hydraulischen Durchmesser ist anhand der
vorliegenden Daten keine eindeutige Aussage mdéglich (Bild 3.6). Eine Konstanz der Nu-
Zahl, die eine Proportionalitdt des Warmeibergangskoeffizienten zum Inversen des hydrau-
lischen Durchmessers bedeutet, kann nicht festgestellt werden. Bild 3.6 verdeutlicht den be-
reits in Kapitel 3.1.3 bei einer Kantenlénge des Kanals von 0,8 mm festgestellten laminar-tur-
bulenten Umschlag bei Re-Zahlen zwischen 2.000 bis 3.000. Es wird ein sprunghafter An-
stieg der Nu-Zahl beobachtet, der auf eine Veradnderung des Strémungsregimes zuriickzu-
filhren ist. Dass der Strémungsumschlag bei kleineren Kanalabmessungen anhand der Nu-
Zahl nicht bestatigt werden kann, ist durch die Problematik des verwendeten integralen
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Warmeuibergangskoeffizienten begriindet. Im Bereich laminarer Strémungen werden zu ge-
ringe Nu-Zahlen bestimmt, die zudem stark von der Geschwindigkeit abh&ngig sind. Im Be-
reich hoher Re-Zahlen kénnen die fiir hydraulische Durchmesser von 0,25 und 0,4 mm ex-
perimentell ermittelten Nu-Zahlen gut durch die Gleichung von Gnielinski wiedergegeben
werden. Dies deutet auf turbulente Strémungen hin.

Die installierte Messmethodik ist innerhalb einer Messreihe sehr robust mit guter Repro-
duzierbarkeit. Zufdllige Wiederholungsmessungen innerhalb einer Messreihe schwanken um
den Mittelwert mit weniger als 5 % Prozent Fehler. Die Messmethodik reagiert hingegen sehr
sensitiv auf die radiale und axiale Lage der Thermoelemente zur Bestimmung der Gastem-
peraturen, da die heilen Wandungen die Thermoelemente beeinflussen kénnen. Dies kann
infolge der geringen geometrischen Abmessungen nicht vermieden beziehungsweise ausge-
schlossen werden. Verdnderte Positionen der Thermoelemente innerhalb einer Messreihe
beziehungsweise aus notwendigen Umbauten resultierende Positionsschwankungen kénnen
zu Abweichungen von bis zu 25 % fihren. In [30] werden fur Untersuchungen an kleineren
Mikrokanalen Fehler in der gleichen GréRenordnung angegeben. Eine etwaige Beein-
flussung der Strémungsbedingungen im Kanal durch die Thermoelemente am Ein- und Aus-
tritt kann bei der Bestimmung der Warmeiibergangskoeffizienten vernachlassigt werden.

3.2 Charakterisierung von Warmeiibertrager-Prototypen

Im Rahmen der Dissertation wurden zwei von einem Industriepartner hergestellte Warme-
Ubertrager experimentell untersucht. Ein Modul ist fir den Warmeiibergang Gas-Gas ent-
wickelt worden, die Konstruktion des zweiten Moduls ist speziell fur die Verdampfung von
Wasser in einem Trégergasstrom konzipiert worden. In den folgenden Kapiteln sollen die je-
weiligen Konstruktionen, der Teststand und wesentliche experimentelle Ergebnisse vorge-
stellt und diskutiert werden.

3.2.1 Aufbau der Module

Das als Gas-Gas-Warmeubertrager konzipierte Modul besteht aus insgesamt 34 struk-
turierten Platten (17 je Passage) und einem entsprechenden Geh&use, das den Anschluss
an die Gasversorgung Ubernimmt. Die Platten sind jeweils mit 38 Kanalen, die bei einem
quadratischen Stromungsquerschnitt einen hydraulischen Durchmesser von 0,4 mm auf-
weisen, strukturiert. Die Stege sind 0,2 mm breit. Die Dicke der Platten betragt 0,6 mm. Um
einen gasdichten Abschluss mit dem zylindrischen Gehause zu realisieren, sind die Platten
gréRer als die eigentliche aktive Flache. Sie weisen unter Vernachlassigung der Anschluss-
stiicke an das Geh&use einen Grundquerschnitt von (30,5 x 30,5) mm? auf. Die Bleche
werden entsprechend des in Kapitel 2.2.3 vorgestellten Konstruktionsprinzips abwechselnd
um 90° versetzt gestapelt und bilden so einen Kreuzstrom-Warmeubertrager (Bild 2.2 a).
Das zylindrische Gehause ist bei einem Durchmesser der Grundflache von 6,35 cm 5,2 cm
hoch. Das Volumen des Apparates betragt somit circa 165 cm®. Die Kanalstrukturen werden
mittels der mechanischen Mikrofertigung in die verwendeten Edelstahlbleche (1.4571) einge-
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arbeitet. Der Folienstapel wird unter Verwendung des Nickellotes L-Ni, bei Temperaturen
von circa 1050 °C und einer Starke der verwendeten Loétfolien von circa 40 um zum Kern-
stlick des Warmeubertragers zusammengefiigt. Die Verbindung des Gehduses mit dem
Kernstick erfolgt bei derselben Temperatur unter Verwendung des gleichen Lotes in Form
einer Paste.

Das zweite fur die Verdampfung eines fliissigen Mediums in einem Tragergasstrom konzi-
pierte Modul ist konstruktiv analog zu dem voranstehenden aufgebaut. VWesentlicher Unter-
schied ist die Gestaltung der Passage fir die Zweiphasenstrémung mit Phasenwechsel. Der
Phasenwechsel vom fllissigen in den gasférmigen Zustand ist mit einer starken Volumenzu-
nahme verbunden. Dieser Volumenzunahme tragt die Strukturierung der Bleche, die im
Folgenden als Verdampferplatten bezeichnet werden, Rechnung. Die Strukturierung der Ver-
dampferplatten ist in Bild 3.7 dargestellt. Die Strukturen der Verdampferplatten wurden im
Gegensatz zu den Kandlen nicht durch ein mechanisches Verfahren gefertigt, sondern
erodiert.
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Bild 3.7: Mikrostrukturierung der Verdampferplatten

Am Eintritt des Gasflussigkeitsgemisches sind 5 mm lange Kanale mit einem hydraulischen
Durchmesser von circa 0,53 mm angeordnet. Diese sollen vor dem Eintritt in die Ver-
dampfungszone mdglichst feine Tropfen erzeugen. Im Anschluss an die Kanale befinden
sich zylindrische Strukturen. Der Durchmesser der Zylinder und ihr Abstand voneinander
weiten sich mit zunehmender Lénge des Stromungsweges auf. Die Strukturierung stellt somit
entlang des Strdmungswegs einen gréReren, freien Strémungsquerschnitt zur Verfliigung
und berticksichtigt auf diese Weise die Volumenzunahme infolge der Verdampfung. Am Aus-
tritt sind nochmals 5mm lange Kandle eines freien Strdmungsquerschnittes von
(0,4 x 0,8) mm? angeordnet, die einen gleichmaRigen Austritt des Gases aus der Ver-
dampfungszone gewahrleisten sollen. Die Zugabe der Flussigkeit zum Gasstrom, im
Rahmen der Arbeit vollentsalztes Wasser, erfolgt durch Eindiisen. Das Eindiisen erlaubt bei
nicht gesattigter Luft eine gezielte Befeuchtung. Wird gesattigte Luft verwendet, kann ein
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feiner Nebel erzeugt werden, der vom Gasstrom in den Verdampfer mitgerissen wird. Die
verwendeten 12 Disen werden Uber einen Disentrager, der mit dem Verdampfer ver-
schraubt werden kann, angeschlossen. Bild 3.8 zeigt den Dusentrager.

w

gsrichtung

_

Bild 3.8: Disentrager mit Anschluss an die Wasserversorgung

Der Dusentrager besteht aus einem Edelstahlrohr mit einem Innendurchmesser von 10 mm.
Die 12 Disen werden auf 3 in Reihe geschaltete Diisenkrdnze verteilt. Die Disen eines
Kranzes sind jeweilig um 90° versetzt angeordnet. Der Anschluss an die Wasserversorgung
erfolgt Uber einen Verteilerkranz. Die Diisen wurden von einem Industriepartner zur Verfi-
gung gestellt und bestehen aus Edelstahl beziehungsweise einer Glaskeramik. 3 der 12
Dusen haben bei einem Dusenvordruck von 20-40 bar einen Nenndurchsatz von circa
12 kg/h. Die Durchmesser der sich bildenden Tropfen liegen in einer Gré3enordnung unter
40 um. Der Nenndurchsatz der 9 kleineren Diisen wird fiir einen Vordruck von 150 bar mit
circa 60 g/h angegeben. Die TropfengréRe betragt weniger als 10 um. Die drei Diisen mit
gréRerem Durchsatz sind auf alle Diisenkranze verteilt. Genauere Angaben zum Durchsatz
und zur TropfengréRe konnten vom Hersteller nicht erhalten werden, da die Disen fiir ein
anderes Stoffsystem entwickelt wurden.

3.2.2 Aufbau des Teststandes und Auswertung der Daten

Der Teststand besteht im Wesentlichen aus dem zu charakterisierenden Warmelibertrager,
der zur Vermeidung von parasitdren Warmeverlusten gegen die Umgebung isoliert wird, und
einem Vorwarmer der Firma Nabatherm mit einer Leistung von 18 kW sowie der Wasserver-
sorgung bei den Versuchen mit Phasenwechsel. Die Eintrittstemperatur des Kiihimittels ent-
spricht bei allen Versuchen der Umgebungstemperatur. Als Versuchsmedium dient auf
beiden Seiten Luft. Die Volumenstréme werden Uber Massendurchflussregler der Firma
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Bronkhorst mit maximalen Durchsatzen von 100 beziehungsweise 200 Nm®/h eingestellt. Die
minimalen Volumenstrdme ergeben sich aus der entsprechenden Regelgrenze (2-5 % des
Maximaldurchsatzes). Die Thermoelemente zur Bestimmung der Gastemperaturen am Ein-
und Austritt sind circa 120 mm vom Zentrum der Warmeubertrager entfernt in den Rohrlei-
tungen positioniert. Aus den Stromungsprofilen, die sich in den Zu- und Ableitungen aus-
bilden, resultieren Temperaturverteilungen. Um die Uber den Stromungsquerschnitt ungleich-
maRigen Temperaturprofile zu berlicksichtigen, werden diese vor der Versuchsdurchfihrung
durch veranderte radiale Positionen der Thermoelemente in den Rohrleitungen bestimmt. Bei
der Auswertung wird mit der mittleren Gastemperatur gearbeitet (Anhang 10.1). Die ebenfalls
in den Zu- und Ableitungen angeordneten Druckaufnehmer zur Bestimmung des Druckver-
lustes sind vom Zentrum des WarmeUbertragers circa 180 mm entfernt. Der Druckverlust der
Zu- und Ableitungen mit vergleichsweise groflem Strémungsquerschnitt wird vernachlassigt.
Die Wasserversorgung fir die Versuche mit Phasenwechsel wird mittels eines Druckbe-
halters mit einem Volumen von 4 | realisiert, der an den Verteilerring des Diisentrégers ange-
schlossen ist. Eine handelsiibliche Druckgasflasche (Stickstoff) spannt den Druckbehalter
auf den gewiinschten Vordruck vor. Der maximale realisierbare Dusenvordruck liegt somit in
einer GréRenordnung von circa 200 bar. Die eingesetzte Wassermenge kann Uber die Ge-
wichtsabnahme der Wasservorlage bestimmt werden.

Die Auswertung erfolgt iber die Bilanzierung der relevanten Warmestréme. Bei den Ver-
suchen mit Phasenwechsel ist die aufzubringende Verdampfungswarme zu berticksichtigen.
Aus dem Gbertragenen Warmestrom kann unter Verwendung von Gleichung 3.7 der Warme-
durchgangskoeffizient bestimmt werden. Zur Bestimmung der in Gleichung 3.7 enthaltenen
mittleren logarithmischen Temperaturdifferenz wird auf eine Berechnungsvorschrift aus [82]
zuriickgegriffen. Die mittlere logarithmische Temperaturdifferenz ergibt sich demnach fir
einen beidseitig nicht quervermischten Kreuzstrom-Warmeubertrager aus der Multiplikation
der mittleren logarithmischen Temperaturdifferenz eines Gegenstrom-Warmedibertragers mit
einem dimensionslosen Korrekturfaktor. Sie ergibt sich zu:

4 4
Okreuz = @Gegen -(1 —iZ1 kZ1ai,k -(1—®Gegen)k-sin£2~i-arctan(¢—1DJ (Gl. 3.14)
=1 k= 2

d1— 02

Mt Ogegen =22
In [—1 — ¢ J
1-¢;

Die Gréfze ¢; in Gleichung 3.14 entspricht hierbei der Temperaturdnderung des jeweiligen
Stoffstromes bezogen auf die maximale Temperaturdifferenz. Die Korrektur der mittleren
Temperaturdifferenz beriicksichtigt die gegeniuber dem Gegen- beziehungsweise Gleich-
strom verdnderte értliche Abhangigkeit der Triebkraft im Falle eines Kreuzstromapparates.
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3.2.3 Gas-Gas-Warmeiibertrager

Bild 3.9 zeigt den Warmedurchgangskoeffizienten des Gas-Gas-Warmeubertragers in Ab-
hangigkeit von der mittleren Strémungsgeschwindigkeit im Kanal. Ebenfalls als Funktion der
Stromungsgeschwindigkeit sind auf der zweiten Ordinate die entsprechenden Druckverluste
aufgetragen. Zum Vergleich sind Ergebnisse, die an einem einzelnen Mikrokanal einer ver-
gleichbaren Geometrie ermittelt wurden, ebenfalls dargestellt. Um den Vergleich zu ermég-
lichen, werden die in den Einzelkanalexperimenten ermittelten Warmeubergangskoeffi-
zienten durch einen Faktor 2 dividiert. Der Warmeleitwiderstand der metallischen Wandung
wird somit vernachlassigt (Gleichung 3.8). Infolge der hohen Warmeleitfahigkeiten von
Stéhlen in einer GréfRenordnung zwischen circa 20 bis circa 60 W/(m K) [29, p. Dea11] und
den kurzen Leitungswegen erscheint dies zulassig.
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Bild 3.9: Warmedurchgangskoeffizient und Druckverlust des Gas-Gas-Warmeuber-

tragermoduls im Vergleich zu Ergebnissen eines korrespondierenden Einzel-
kanals als Funktion der mittleren Strémungsgeschwindigkeit

Bild 3.9 zeigt fir den Warmeulbertrager einen signifikanten Anstieg der Warmedurchgangs-
koeffizienten und des Druckverlustes mit steigender Strémungsgeschwindigkeit. Bei Stré-
mungsgeschwindigkeiten von circa 30 m/s werden Warmedurchgangskoeffizienten in einer
GréRenordnung von 100 W/(m? K) erzielt. Der Druckverlust betragt in diesen Fallen weniger
als 100 mbar. Bei Stromungsgeschwindigkeiten von (iber 150 m/s sind Warmedurchgangs-
koeffizienten von bis zu 500 W/(m? K) méglich. Der zu tberwindende Druckverlust belauft
sich auf Gber 1,5 bar. Diese fir den Warmedurchgang Gas-Gas sehr hohen Warmedurch-
gangskoeffizienten kénnen fur den vorliegenden Anwendungsfall infolge der Druckverlustre-
striktionen nicht realisiert werden. Sie sind auf Anwendungsfelder beschrankt, bei denen der
Druckverlust, zum Beispiel aus sicherheitstechnischen Grinden, keine relevante Ausle-
gungsgrundlage darstellt. Als Vergleichswerte fir den Warmedurchgangskoeffizienten Gas-
Gas bei geringen bis maRigen Driucken werden in [28, p. 411] beziehungsweise
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[29, pp. Cc1-Cc4] GréRenordnungen kleiner 40 W/(m? K) angegeben. Die Richtwerte sind
sicherlich als konservative Annahmen einzuschatzen. Warmedurchgangskoeffizienten eines
am Institut fur Werkstoffe und Verfahren der Energietechnik der Forschungszentrum Julich
GmbH experimentell charakterisierten Platten-Warmetibertragers sind mit 30-40 W/(m? K)
ebenfalls deutlich geringer [83].

Zwischen den experimentellen Ergebnissen der Einzelkanaluntersuchungen und des
Waérmeubertragers kann iber einen weiten Bereich von Strdmungsgeschwindigkeiten sowohl
hinsichtlich des Druckverlustes als auch des Warmedurchgangs eine zufrieden stellende
Ubereinstimmung festgestellt werden. Hhere Abweichungen beziiglich des Warmedurch-
gangskoeffizienten lassen sich nur bei geringen Strémungsgeschwindigkeiten beobachten
und kénnen auf die in Kapitel 3.1.4 diskutierte Problematik bei den experimentellen Unter-
suchungen am Einzelkanal zuriickgefiihrt werden. Die gréeren Abweichungen hinsichtlich
des Druckverlustes bei hdéheren Strémungsgeschwindigkeiten sind voraussichtlich auf die
unterschiedlichen Einlaufgeometrien zuriickzufuhren.

Neben der eigentlichen Glte des Warmeilbergangs ist bei der mobilen Anwendung die
Fahigkeit des Warmeiibertrages entscheidend, einen groRen Lastbereich abdecken zu
kénnen. Die Warmeubertrager miissen ber den gesamten Lastbereich méglichst konstante
Eintrittsbedingungen fiir die Reaktoren gewahrleisten. Um dieses Lastspreizverhalten zu
untersuchen, wurde bei steigender Heizmittelmenge der Massenstrom des Kihimediums in
der Weise angepasst, dass die Austrittstemperatur des warmen Stromes konstant bleibt. Bild
3.10 zeigt die Austrittstemperatur der warmen Seite als Funktion des libertragenen Warme-
stromes. Im Weiteren sind auf der sekundédren Ordinate die Druckverluste und zur Orien-
tierung auf der sekundaren Abszisse die Strémungsgeschwindigkeiten aufgetragen.
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Bild 3.10: Lastspreizverhalten des Warmeibertragers bei Regelung des Kihimittel-

massenstromes (Geschwindigkeiten und Druckverluste der warmen Seite)
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Wie Bild 3.10 zeigt, ist der Warmelibertrager bei einer entsprechenden Regelung bis zu
einem Ubertragenen Warmestrom von annahernd 4 kW in der Lage, den Heizmittelstrom von
400 °C auf die geforderten 200 °C abzukihlen. Die Lastspreizung betragt somit ausgehend
von einem minimalen Warmestrom von 0,38 kW circa 10. Es ist anzumerken, dass die Unter-
suchungen zur Lastspreizung des Moduls durch den kihimittelseitigen Druckverlust begrenzt
wurden, da héhere Druckverluste aufgrund der vorhandenen Regelungstechnik nicht toleriert
werden konnten. Es sind somit gegebenenfalls von Seiten der thermischen Auslegung auch
groBere Lastspreizungen zu erreichen. Der Druckverlust der warmen Seite betragt im maxi-
malen realisierten Betriebspunkt bereits Uber das Achtfache des zulassigen Druckverlustes.
Der Druckverlust auf Seiten des Kiihimittels ist nochmals um einen Faktor > 5 héher.

Antriebsaggregate sowie in reduziertem Malle auch so genannte auxiliary power units (APU)
missen auf hdufig auftretende sprunghafte Anderungen der Last schnell reagieren. Last-
wechsel erfordern im Falle der on-board-Generierung eines Synthesegases eine sprunghafte
Anderung der bereitzustellenden Wasserstoffmenge. Das System ist somit méglichst dyna-
misch zu gestalten, um notwendige Speichersysteme fir Energie oder Brennstoff klein
dimensionieren zu kénnen. Neben den Reaktoren muss das Warmelbertragernetzwerk aus-
reichend dynamisch sein, um auf die Verdnderungen im gesamten Warmemanagement des
Systems zu reagieren. Ist dies nicht der Fall, limitieren die Warmeubertrager die Dynamik
des Gesamtsystems und bestimmen somit die GréRe der zu realisierenden Speicher-
systeme. Aus diesem Grund wurde das Ansprechverhalten des Warmedbertragers im Falle
eines simulierten Lastwechsels untersucht. Zu diesem Zweck wird ausgehend von einem
stationdren Betriebspunkt des Warmelbertragers zum Zeitpunkt t=500 s der Massenstrom
des Kihimittels sprunghaft verdoppelt und die Antwort des Apparates als Funktion der Zeit
aufgezeichnet. Bild 3.11 zeigt die Antwort des Warmelbertragers auf diesen Lastwechsel.
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Bild 3.11: Dynamisches Verhalten des Warmeubertragers bei Lastwechsel
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Verandert sich der Massenstrom des Kihlmittels reagieren die Austrittstemperaturen prompt.
Der Apparat befindet sich nach circa 20 s in einem neuen thermischen Gleichgewicht und die
Austrittstemperaturen sind wieder konstant. Die Ansprechzeit des Warmeubertragers liegt in
einer GréRenordnung der zeitlichen Auflésung der automatischen Messdatenerfassung und
der Ansprechzeit der Massendurchflussregler.

Wesentliche geometrische Kenngréflen und Leistungsdaten des Gas-Gas-VWarmeiiber-
tragers fasst Tabelle 3.1 zusammen.

\% m Awo | AwolV volumspez. Leistung massenspez. Leistung
[em®] | [kg] | [M*] |[m*m?] [kwi [kWikg]
Ap Ap Ap Ap
50 mbar 100 mbar 50 mbar 100 mbar
Ohng 20,09 | 0,11 |0,063| 3140 20,72 34,76 3,79 6,35
Gehause
mit  1434,:86| 0,74 |0,063| 468 3,09 5,18 0,56 0,95
Gehause
Tabelle 3.1: Geometrische Kenngréfen und spezifische Leistungsdaten des Gas-Gas-

Mikro-Warmelbertragers (lineare Interpolation zwischen den beiden nachst-
liegenden Messpunkten)

Anhand der in Tabelle 3.1 zusammengestellten geometrischen Kenngré3en und Leistungs-
daten wird deutlich, dass das Gehause in seiner vorliegenden konstruktiven Gestaltung das
Verbesserungspotenzial deutlich vermindert. Warmeiibertrager werden ab einem Ober-
flache/Volumenverhaltnis von 700 m*m?® als kompakt bezeichnet. Das Kernstiick liegt bei
diesem Unterscheidungskriterium um tber einen Faktor 4 héher. Wird das Gehéduse berlck-
sichtigt, fallt der Prototyp nicht mehr in den Bereich der Kompakt-Warmelbertrager. Még-
liche Potenziale, die Leistungsdichte des Warmeubertragers zu steigern, werden in Kapitel
3.3 aufgezeigt.

3.2.4 Verdampfer

Um einen ersten Eindruck von der Leistung des Verdampfermoduls, das im Weiteren als
Modul 2 bezeichnet wird, zu gewinnen, wurde es in einem ersten Schritt als reiner Gas-Gas-
Warmelbertrager bei einem konstanten Warmekapazitatsstromverhéltnis vermessen. Bild
3.12 zeigt die Ergebnisse in Form der Warmedurchgangskoeffizienten und der Druckverluste
als Funktion der Strémungsgeschwindigkeit. Zur Orientierung sind in Bild 3.12 die entspre-
chenden Werte des Gas-Gas-WarmeUlbertragers - im Folgenden als Modul 1 bezeichnet -
ebenfalls dargestellt.
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Bild 3.12: Vergleich der untersuchten Warmeiibertrager-Module beim Warmeibergang

Gas-Gas

Bild 3.12 zeigt fur das Modul 2 ebenfalls einen rapiden Anstieg sowohl des Warmedurch-
gangskoeffizienten als auch des Druckverlustes mit zunehmender Strémungsgeschwindig-
keit. Der Anstieg der beiden Gréfien ist im Vergleich zum Modul 1 ausgepragter. Bei einer
Strdmungsgeschwindigkeit von 7,7 m/s betrdgt bei einem Druckverlust von 20 mbar der
Warmedurchgangskoeffizient 45 W/((m? K). Bei circa 30 m/s werden bereits Werte von
145 W/(m® K) mit dem Modul 2 erreicht. Der Druckverlust Giberschreitet mit 180 mbar aller-
dings den vorgegebenen Grenzwert. Der Vergleichswert des Moduls 2 ist mit circa
100 W/(m?® K) bei einem zulassigen Druckverlust von 50 mbar kleiner. Bei Geschwindigkeiten
von circa 170 m/s werden fir das Modul 2 Warmedurchgangskoeffizienten von {ber
700 W/(m? K) ermittelt. Der Druckverlust liegt mit iber 4 bar nochmals um einen Faktor von
circa 2,5 Uber dem bereits sehr hohen Druckverlust des ersten Moduls. Diese sehr hohen
Werte dienen der vollstdndigen Charakterisierung des Warmeibertragers und sind flr die
meisten technischen Applikationen nicht anzusetzen. Fir konkrete Anwendungen kann mit
Warmedurchgangskoeffizienten in einer GréRenordnung von 50-100 W(m? K) gerechnet
werden, die entsprechend bei héheren zuldssigen Druckverlusten ansteigen. Das Modul 2
bewegt sich somit bei einphasigem Warmelbergang Gas-Gas in einer vergleichbaren
Grélenordnung wie Modul 1.

Werden die Durchséatze aller Disen summiert, ergibt sich rechnerisch ein Maximaldurchsatz
des Duisentragers von 36,54 kg/h (Kapitel 3.2.1). Bei einer spezifischen Verdampfungs-
enthalpie von Wasser bei 100 °C von circa 2257 kJ/kg [29, p. Db7] berechnet sich eine auf-
zubringende Verdampfungsleistung von anndhernd 23 kW. Da diese sehr hohe Leistung von
dem Verdampfer und dem Vorwarmer nicht aufgebracht werden kann, wurde der Disen-
tréger in ersten orientierenden Messungen ohne Anschluss an den Warmeiibertrager unter-
sucht. Diese Messungen in Abhangigkeit vom Vordruck dienen der Ermittlung von Diisenvor-
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dricken, die realistische Massenstréome ergeben (Bild 3.13, links). Im Weiteren wurde der
Durchsatz der kleineren und der gréferen Diisen bei ihrem Nennvordruck experimentell er-
probt. Bild 3.13 zeigt die Ergebnisse des Einzeldiisentestes fur die kleineren Dlsen (rechts).
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Bild 3.13: Massendurchsatz des Diisentragers bei verschiedenen Vordriicken und Ein-

zeltest der kleineren Diisen beim Nennvordruck von 150 bar

Der Durchsatz steigt bei maRigen Driicken stark mit zunehmendem Vordruck an. Ab
Driicken gréfier 70 bar ist keine signifikante Zunahme mehr zu beobachten (Bild 3.13, links).
Der langsamere Anstieg des Durchsatzes im Bereich hoher Driicke ist auf die mindestens in
quadratischer Form vorliegende Abhangigkeit des Druckverlustes von der Strémungsge-
schwindigkeit und damit bei konstanter Querschnittsflache und inkompressiblen Medien vom
Durchsatz zuriickzufiihren. Der Durchsatz durch die gro3en Diisen nimmt bei einer weiteren
Steigerung des Vordruckes nur noch maRig zu. Der Durchsatz durch die kleinen Diisen ist in
einem Druckbereich deutlich unterhalb ihres Nennvordruckes zu vernachlassigen. Bei dem
geringsten untersuchten Vordruck von 20 bar ergibt sich ein Durchsatz des gesamten
Dusentragers von circa 26 kg/h, entsprechend einer Verdampfungsleistung von 16,4 kW. Der
Anschluss aller Disen ist somit nicht sinnvoll, da eine vollstdndige Verdampfung des
Wassers nicht erreicht werden kann. Der Test der einzelnen Diisen (Bild 3.13, rechts) zeigt
fur die kleineren Diisen sehr heterogene Durchséatze, die sich zwischen 0 bis 1 kg/h be-
wegen. Durchsatze Uber dem Nenndurchsatz kénnen wahrscheinlich auf Undichtigkeiten
zurickgefiihrt werden. Durchsétze unterhalb des Nenndurchsatzes resultieren entweder aus
einem Verstopfen der sehr feinen Dusenéffnungen oder aus dem vollstdndigen oder
partiellen Verschluss beim Einbau durch nicht eingehaltene Fertigungstoleranzen. Die 3
groleren Diisen weisen bei einem Vordruck von 20 bar Durchsétze zwischen 7,5 bis
7,8 kg/h auf. Bei einem Vordruck von 30 bar betrug der Durchsatz je Diise circa 9 kg/h.

Ausgehend von den voranstehend dargestellten Ergebnissen wurde fiir die Untersuchungen
zur Verdampfung lediglich eine Diise gréReren Durchsatzes bei einem Vordruck von 10 bar

49



3 Thermohydraulische Untersuchungen

eingesetzt. Bild 3.14 zeigt fur unterschiedliche Tragergasmengen und einem Wasser-
massenstrom von circa 7 kg/h den Warmedurchgangskoeffizienten als Funktion der einge-
setzten Heizmittelmenge. Zur Verdeutlichung des Einflusses des Phasenwechsels ist fur
eine Tragergasmenge von 20 Nm®h eine Vergleichsmessung ohne Phasenwechsel eben-
falls dargestellt.

800

Verdarr{pfung x : 2 . Medien: Luft, Wasser
g \ ’ L4 TKaIt,ein : Umgebung
;\E 600 . 4 TWarm,ein : 400°C
()] .
e ”’ Mo Liquid - ~7kg/h
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Bild 3.14: Warmedurchgangskoeffizienten des Verdampfermoduls beim Warmedurch-

gang mit und ohne Phasenwechsel als Funktion der eingesetzten Heizmittel-
und Tragergasmenge

Es kann ein deutlicher Einfluss der Verdampfung auf den Warmedurchgangskoeffizienten
beobachtet werden. Bei einer Heizmittelmenge von 20 Nm®h steigt der Warmedurchgangs-
koeffizient von circa 200 W/(m? K) ohne Verdampfung auf anndhernd 400 W/(m? K) bei
Warmelibergang mit Phasenwechsel an. Die Warmedurchgangskoeffizienten erhdhen sich
im Bereich unter 80 Nm®h deutlich mit zunehmender Heizmittelmenge und erreichen bei
Heizmittelmengen iiber 80 Nm*/h Werte von circa 700-800 W/(m? K). Wird die Heizmittel-
menge im Bereich Gber 80 Nm%h weiter gesteigert, ist keine signifikante Zunahme der
Warmedurchgangskoeffizienten mehr zu beobachten. Die starke Verbesserung der Warme-
durchgangseigenschaften ist auf die zunehmende Verdampfung mit den gegeniiber reinen
Gasstrdomungen stark verbesserten Warmeiibergangskoeffizienten auf Seiten der Zwei-
phasenstrémung zuriickzufilhren. Ab einer Heizmittelmenge von circa 80 Nm®h ist die Ver-
dampfung vollsténdig und das aus ihr resultierende Verbesserungspotenzial ausgeschopft.
Der Warmedurchgang verlduft asymptotisch auf hohem Niveau. Bei einer Steigerung der
Tragergasmenge erhéht sich der Warmedurchgangskoeffizient leicht. Dies begriindet sich
aus den héheren Strémungsgeschwindigkeiten auf Seiten der Zweiphasenstrémung und da-
mit den zusatzlich gasseitig verbesserten VWarmelbertragungseigenschaften. Wesentliche
Kenndaten des Verdampfermoduls sind in Tabelle 3.2 zusammengestellt.
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V m Awo | AwolV volumspez. Leistung massenspez. Leistung
[em?] | [kg] | [m?] |[m*m?] [kWi/1] [kW/kg]
Ap Ap Ap Ap
50 mbar 100 mbar 50 mbar 100 mbar
Warmelbergang Gas-Gas
ohne 20,09 | 0,08 |0,057| 2987 3,09 451 0,82 1.2
Gehéause
mit . 134,86 | 0,71 |0,057| 445 0,46 0,67 0,09 0,13
Gehéause
Warmeiibergang Gas-Gas/Fliissigkeit
ohne 20,09 | 0,08 | 0,057 | 2987 7,99 15,98 2,12 4,25
Gehéause
mit . 134,86 | 0,71 |0,057 | 445 1,19 2,38 0,23 0,46
Gehéause

Tabelle 3.2: Kenngréf3en und Leistungsdaten des Verdampfermoduls (lineare Interpola-
tion zwischen den beiden nachstliegenden Messpunkten)

Tabelle 3.2 zeigt analog zum Gas-Gas-Mikro-Warmeuibertrager einen negativen Einfluss der
Gehausekonstruktion auf die erzielbaren Leistungsdaten. Mdgliche Potenziale, die Leis-
tungsdaten durch eine veradnderte Konstruktion zu erhdhen, entsprechen den Vorschlagen
fir den Gas-Gas-VWarmeubertrager. Diese sind in Kapitel 3.3 dargestellt.

3.3 Zusammenfassung und Schlussfolgerungen

Der laminar-turbulente Strémungsumschlag in Mikrostrukturen ist eine Funktion des hydrau-
lischen Durchmessers und verschiebt sich bei geringeren Strukturabmessungen zu kleineren
Re-Zahlen. Ermittelte Reibungsbeiwerte stimmen bis auf einen freien Strémungsquerschnitt
von (0,25 x 0,25) mm? gut mit theoretischen Beziehungen iberein. Die Abweichungen bei
der kleinsten untersuchten Struktur begriinden sich entweder aus fluiddynamischen Effekten,
die bei hydraulischen Durchmessern im Bereich kleiner gleich 0,25 mm wesentlich werden,
in den klassischen Beziehungen aber unberiicksichtigt sind, oder aus der Messmethodik.
Eine eindeutige Zuordnung ist anhand der vorliegenden Daten nicht mdglich. Zur Auf-
schliisselung der einzelnen EinflussgréRen sind weiterflihrende Untersuchungen mit einer
abgewandelten Versuchsanordnung notwendig, die unter anderem eine konstante relative
Querschnittsédnderung am Ein- und Austritt realisiert.

Der Druckverlust steigt mit abnehmendem hydraulischen Durchmesser iberproportional an.
Wird ein maximal zuldssiger Druckverlust pro Apparat von 50 mbar angenommen, ergeben
sich aus einer linearen Interpolation zwischen den beiden zu 50 mbar nachstliegenden, ex-
perimentellen Datenpunkten die in Tabelle 3.3 zusammengestellten Grenzgeschwindig-
keiten. Bei diesen sind Ein- und Auslaufverluste in grolem Umfang enthalten. Die an-
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gegebenen Grenzgeschwindigkeiten sind bei einer Beschichtung der Kandle mit einer
porésen Katalysatorschicht zu reduzieren, da die Beschichtung den Druckverlust erhéht.

Geschwindigkeit Hydraulischer Durchmesser [mm]
[m/s] 0,25 0,4 0,8

Vordruck T=20 °C 7 24 47

Tabelle 3.3: Zusammenstellung von Grenzgeschwindigkeiten in unbeschichteten Mikro-
kanélen bei einem zuldssigen Druckverlust von 50 mbar (lineare Interpola-
tion zwischen den beiden nachstliegenden Messpunkten)

Der Warmeiibergang verbessert sich mit abnehmenden hydraulischen Durchmesser. Eine
konstante Nu-Zahl und damit eine Proportionalitat des Warmeubergangs zum Kehrwert des
hydraulischen Durchmessers kann nicht festgestellt werden. Hieraus folgt in Verbindung mit
dem stark Oberproportionalen Anstieg des Druckverlustes, dass eine sehr weitreichende
Miniaturisierung des Kanalquerschnittes vor dem Hintergrund einer Gesamtoptimierung
zwischen Warmelbergang und Druckverlust bei Gasstréomungen nicht sinnvoll ist. Zu be-
denken sind hierbei die experimentellen Schwierigkeiten bei der Bestimmung der Warme-
Ubergangskoeffizienten, die aus der Gite des Warmelbergangs und den geringen Warme-
kapazitatsstrémen resultieren.

Die Warmedurchgangskoeffizienten der untersuchten Prototypen bewegen sich bei zulds-
sigen Druckverlusten pro Apparat von 50 bis 100 mbar in einer GréRenordnung von circa
100 W/(m? K) und damit deutlich @iber in der Literatur angegebenen Richtwerten fiir den Gas-
Gas-Warmeilibergang bei Niederdruck. Die erreichte massenspezifische Leistung des
Moduls 1 liegt bei einem Druckverlust von 50 mbar unter Berlcksichtigung des Gehauses
mit 0,56 kW/kg circa 26 % Ulber der massenspezifischen Leistung eines am Institut fir Werk-
stoffe und Verfahren der Energietechnik (Forschungszentrum Julich GmbH) vermessenen
Platten-Warmedbertragers, der bei leicht geringerem Druckverlust 0,44 kW/kg erreichte [83].
Wird lediglich das Innenteil des Warmeilibertragers betrachtet, steigt die massenspezifische
Leistung auf 3,79 kW/kg. Diese um einen Faktor 6 héhere massenspezifische Leistung ver-
deutlicht die Notwendigkeit, das Gehause des Warmeubertragers hinsichtlich des Volumens
und der Masse zu optimieren. Fiir den Verdampfer werden bei einem zuldssigen Druckver-
lust von 50 mbar beim Warmelbergang ohne Phasenwechsel massenspezifische
Leistungen von 3,06 (ohne Gehause) beziehungsweise 0,46 kVWW/kg (mit Gehduse) erreicht.
In Folge der Verdampfung steigen diese Werte auf 7,99 (ohne Gehduse) respektive
1,19 kWikg (mit Gehduse). Auch fir den Verdampfer zeigt sich der Bedarf einer weiteren
Geometrieoptimierung des Gehauses. Potenziale zur Gewichtsreduktion sind zum Beispiel
geringere Wandstérken des Gehduses und eine veranderte Konstruktion der Endplatten. Im
Weiteren ist die Einkapselung des aktiven Warmeubertragervolumens in ein zylindrisches
Gehéuse zu Uberdenken, da dieses ein erhebliches Totvolumen verursacht. Ein kubischer
Aufbau mit umlaufenden Winkeln kann das Volumen des Apparates wahrscheinlich
reduzieren. Der Ubergang von den runden Zuleitungen auf die rechteckigen Anschluss-
stutzen des Warmedlbertragers ist in diesem Fall Gber die externe Verrohrung zu realisieren.
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Fur das Kernstick des Warmedubertragers ist zu priifen, inwieweit die Stegbreite zu Gunsten
von freier Querschnittsflache reduziert werden kann. Neben einer Erhéhung der Warmeuber-
tragungsflache resultiert aus einer verringerten Stegbreite ein geringerer Druckverlust, da der
hydraulische Durchmesser vergréRert wird. Bei einer etwaigen Reduktion der Stegbreite sind
periphere EinflussgréRen, wie zum Beispiel die erhéhte Korrosionsgefahr bei sehr diinnen
Winden, in die Uberlegungen einzubeziehen. Die Verdampfung der eingesetzten Wasser-
menge ist bei einer Restriktion des Druckverlustes auf 50 mbar nicht vollstdndig. Der ver-
wendete Disentrdger kann in seiner vorliegenden Gestaltung nur als Beweis angesehen
werden, dass das generelle Prinzip geeignet ist. Es sind neben der Anpassung des maxi-
malen Durchsatzes im Wesentlichen die Disen und die Fertigung zu optimieren.

Eine weitere Optimierung der Kanalgeometrie ist, wie der Vergleich der experimentellen
Daten zeigt (Bild 3.9), mit dem entwickelten Versuchsaufbau durch vergleichsweise einfache
und kostengiinstige Experimente an Einzelkandlen mdéglich. Sollen sehr feine Strukturen Ge-
genstand der Untersuchungen sein, sind weitere Optimierungsarbeiten an der Messmethodik
zur Untersuchung von Einzelkandlen notwendig. Dies betrifft vornehmlich die Bestimmung
der Warmeubergangskoeffizienten.

Durch die Verwendung von Mikrostrukturen kann die Leistungsdichte des Warmeubertrager-
netzwerkes einer mobilen Brenngaserzeugungseinheit merklich erhéht werden. Eine Ver-
besserung um Gréfenordnungen ist bei den vorhandenen Restriktionen hinsichtlich des
Druckverlustes nicht zu erwarten. Die in [84] angegebene Steigerung der volumenspezifi-
schen Warmeiubertragungsleistung bei Flissigkeiten um einen Faktor von mindestens 1.000
ist somit im vorliegenden Fall keine realistische Zielgré3e.

Bei der Betrachtung von thermischen Apparaten und einem Wirmeilbergang Gas-Gas
werden daher fur weitere Arbeiten Strukturabmessungen zwischen circa 0,4 bis 1 mm als
zielfuhrend erachtet.
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4 Katalytische Untersuchungen

Mikrostrukturen, deren charakteristische Abmessungen sich bei Verwendung der einfachen
Definition von Mikrostrukturen (dy< 1 mm, Kapitel 2.2.1) in der gleichen Gréenordnung an-
siedeln wie Durchmesser handelstiblicher Monolithe (600-1200 cpsi, cells per square inch),
lassen sich liber die in Kapitel 2.2 dargestellten Konstruktionsprinzipien besonders vorteilhaft
fur die Kopplung von Warmetbergang mit chemischer Reaktion einsetzen. Diese Integration
ist prinzipiell fir alle Prozessstufen der Gas- und Abgasnachbehandlung vorteilhaft. Bei der
Shift-Stufe kann die Mehrstufigkeit durch eine gleitende Temperaturfihrung ersetzt werden.
Dies fuhrt neben einem ginstigen Temperaturprofil hinsichtlich des in Kapitel 2.1 darge-
stellten Zielkonflikts zwischen Thermodynamik und Kinetik zur Einsparung von Apparaten.
Bei der PrOx-Stufe kann liber eine integrierte VWarmeauskopplung die gewlinschte isotherme
Betriebsfuhrung des Reaktors erreicht werden. Die besondere Bedeutung einer isothermen
Reaktionsfiihrung im Falle des PrOx-Reaktors folgt aus einem engen Temperaturfenster, in
dem die verwendeten Katalysatoren optimal arbeiten. Durch die Integration des Warmeuber-
gangs in den Katalytbrenner entféllt ein nachzuschaltender Warmeubertrager. Die Integration
des Warmellbergangs in einen der voranstehend genannten Reaktoren erscheint jedoch nur
dann vorteilhaft, wenn die verwendeten Katalysatoren ausreichend aktiv sind, um in einem
geringen Reaktorvolumen groRe Mengen an Reaktionswarme freizusetzen. Ist dies nicht der
Fall, kann der héhere apparative Aufwand, der aus der integrierten Warmeauskopplung
resultiert, nicht gerechtfertigt werden. Um die Katalysatoren der Gas- und Abgasnachbe-
handlung auf diese Eigenschaft hin zu testen, wurden sie durch anwendungsorientierte
Messungen in Abhangigkeit von wesentlichen Betriebsparametern untersucht. Ist durch
diese Experimente eine fir die Integration des Warmeilibergangs geeignete Prozessstufe
identifiziert, wird flr diese die Mikrokinetik bestimmt und in eine CFD-Software implementiert
(Kapitel 5). In den folgenden Kapiteln werden neben den wesentlichen Vorgdngen bei der
heterogenen Katalyse die Ergebnisse des Katalysatorscreenings und der kinetischen Experi-
mente vorgestellt und diskutiert.

4.1 Grundlegende Vorgange bei heterogen-katalysierten Reak-
tionen

Unter dem Begriff Katalyse wird die Herabsetzung der Aktivierungsenergie einer chemischen
Reaktion durch das Mitwirken eines geeigneten Stoffes, des so genannten Katalysators, ver-
standen. Der Katalysator beteiligt sich in Zwischenschritten an der Reaktion, bleibt selber
letztendlich chemisch unverédndert. Die Katalyse wird als heterogen bezeichnet, wenn die
Reaktanden und der Katalysator unterschiedliche Aggregatzustdnde aufweisen. Der Kataly-
sator beeinflusst die thermodynamische Gleichgewichtszusammensetzung des Reaktions-
produktes nicht. Sind mehrere Reaktionspfade mdéglich, kann der Katalysator einen auf ein
bestimmtes Produkt ausgerichteten Pfad bevorzugen und auf diese Weise die Zusammen-
setzung beeinflussen. Die Bevorzugung bestimmter Reaktionsmechanismen und damit be-
stimmter Produkte wird als Selektivitit des Katalysators bezeichnet. Die chemischen
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Wechselwirkungen zwischen den an der Reaktion beteiligten Komponenten und dem Kataly-
sator sowie die Zwischenschritte bei heterogen-katalysierten Reaktionen sind stark vom vor-
liegenden Stoffsystem abhangig und fir viele Systeme noch nicht eindeutig geklart. Die Be-
schleunigung der Reaktion durch den Katalysator folgt aus einer Verringerung des zu Uber-
windenden Potenzialberges gegenliber der homogenen Reaktion, wie es schematisch in Bild
4.1 dargestellt ist.

A
homogene
Gasphasenreaktion
Q2
2
[0}
C
w
adsorbierte Edukte
Edes. A Hdes.
adsorbierte Produkte
>
Reaktionspfad
Bild 4.1: Schematische Darstellung unterschiedlicher Reaktionspfade nach [85, p. 12]

Wie sich bereits in Bild 4.1 andeutet, setzt sich der Reaktionspfad bei der heterogen-kataly-
sierten Reaktion aus mehreren elementaren Schritten zusammen. Missen bei homogenen
Reaktionen die Edukte lediglich mit einer ausreichend hohen Energie aufeinander treffen,
sind bei heterogen-katalysierten Reaktionen weitere Einzelvorgénge zu berucksichtigen, die
in Analogie zum Warmetransport als in Reihe geschaltete Widerstande interpretiert werden
kénnen. Flr eine porése Katalysatorstruktur ergeben sich insgesamt sieben Elementar-
schritte, wie sie schematisch in Bild 4.2 dargestellt sind.

56



4 Katalytische Untersuchungen

Grenzschicht

Externe Interne Adsormption  Oberflachen- Desorption
Diffusion Diffusion reaktion
Bild 4.2: Elementarschritte einer heterogen-katalysierten Reaktion des gasférmigen

Eduktes E zu einem gasférmigen Produkt P in einem pordésen Katalysator-
pellet [8, p. 31]

Das Edukt E muss aus dem Strémungskern durch die laminare Grenzschicht an das Kataly-
satorpellet diffundieren. Hieran schlie3t sich die interne Diffusion in der Porenstruktur des
Katalysators an. Bei diesem internen Diffusionsvorgang hat das Edukt die Méglichkeit auf
eines der sich an den Wanden der Poren befindlichen aktiven Zentren zu treffen und abzu-
reagieren oder seinen Diffusionsvorgang fortzusetzen. Die Abreaktion umfasst hierbei die
Adsorption des Eduktes am aktiven Zentrum, die Oberflachenreaktion zum Produkt P und
die sich anschlieBende Desorption des Produktes vom aktiven Zentrum. Das gebildete Pro-
dukt P diffundiert entgegen dem Stoffstrom des Eduktes E aus dem Porensystem des Kata-
lysators und anschliefend durch die laminare Grenzschicht in den Strémungskern. Die
Schritte 6 und 7 der heterogenen Katalyse sind in Bild 4.2 nicht dargestellt. Die Oberflachen-
reaktion kann sich aus verschiedenen Zwischenschritten zusammensetzen und Phdnomene
des Stofftransportes in Folge von Oberflachenmigration beinhalten. Je nach Prozessregime
und Katalysatoreigenschaften kénnen unterschiedliche Einzelschritte geschwindigkeitsbe-
stimmend fir die effektive, beobachtbare Reaktionsgeschwindigkeit sein. Welcher Elemen-
tarschritt die Reaktion limitiert, kann Uber die Abhangigkeit einer fir Reaktionen charakteris-
tischen so genannten Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten k von der Temperatur beurteilt
werden, wie dies schematisch in Bild 4.3 dargestellt ist. Die Abbildung Bild 4.3 unterstellt,
dass die Temperaturabhangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten Uber einen so
genannten Arrhenius-Ansatz beschrieben werden kann. Der Arrhenius-Ansatz besagt, dass
die Konstante k durch einen temperaturunabhangigen, pra-exponentiellen Faktor, der in der
Literatur auch als StoRfaktor bezeichnet wird, und einen exponentiellen Term, der die Tem-
peraturabhangigkeit beinhaltet, ausgedriickt werden kann. Der Arrhenius-Ansatz kann dem-
nach wie folgt formuliert werden [86, p. 134]:

E
k=k, -exps——2 Gl. 4.1
ol 2] G
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homogene
Reaktion

nk <«

heterogen katalysierte Reaktion

v

' Beeinflussung durch

' | <€ > |

‘\ Stoffliber- Poren- kein Transport-

\  gang diffusion einfluss
NJe—— >

T/°C
—>
1T

A

Bild 4.3: Temperaturabhangigkeit der Geschwindigkeitskonstanten einer chemischen
Reaktion nach [86, p. 134]

Im Bereich kleiner Temperaturen wird die Reaktionsgeschwindigkeit durch die katalytische
Reaktion limitiert. Es tritt keine Beeinflussung durch Stofftransportphdnomene auf. Bei Stei-
gerung der Reaktionstemperatur nimmt die Geschwindigkeit der chemischen Umsetzung
stark zu und der Stofftransport im Porensystem wirkt sich zunehmend limitierend auf die ef-
fektive Reaktionsgeschwindigkeit aus. Wird die Temperatur weiter gesteigert, stellt der Stoff-
transport aus dem Strémungskern den geschwindigkeitsbestimmenden Teilschritt des Ge-
samtprozesses dar. Bei hohen Temperaturen setzt neben der katalytischen Umsetzung die
homogene Reaktion ein, die bei weiter steigender Temperatur die Gesamtreaktionsge-
schwindigkeit dominiert. Die heterogen-katalysierte Reaktion lauft in diesem Bereich parallel
weiter ab. lhr Beitrag an der pro Zeiteinheit umgesetzten Stoffmenge wird aber immer ge-
ringer.

4.2 Versuchsaufbau

Bild 4.4 zeigt schematisch den Versuchsaufbau fiir die reaktionstechnische Charakterisie-
rung von einzelnen mit Katalysatoren beschichteten Mikrokanalen. Die Gasversorgung, die
Uber diverse Massendurchflussregler der Firma Bronkhorst realisiert wurde, ist nicht explizit
dargestellt. Eine Uber Kupferdichtungen abgedichtete Zugankerkonstruktion, die in Bild 4.4
ebenfalls nicht abgebildet ist, schlief3t die Versuchstrager an die Gasversorgung an. Die Ver-
suchstrager aus Edelstahl (1.4571) weisen duRere Abmessungen von (20 x 20 x 54) mm?®
auf. Dieses im Vergleich zu den Kanélen grolRe Feststoffvolumen soll durch seine erhebliche
thermische Masse eine isotherme Reaktionsfiihrung bei den Experimenten ermdglichen.
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Bild 4.4 Experimenteller Aufbau zur Charakterisierung beschichteter Mikrokanéle

Die Versuchstrager werden in einen Laborofen der Firma Kendro mit einer Leistung von
10,1 KW und einer maximalen Betriebstemperatur von circa 1100 °C eingebaut und gegen
die Umgebung isoliert. Im Ofen ist vor dem Versuchstrager eine Rohrwendel angeordnet, die
zur Erwarmung der Edukte auf Reaktionstemperatur dient. Etwaiges im Produkt enthaltenes
Wasser wird Uber einen Kondensator zum Schutz der Analytik aus dem Produktgasstrom
auskondensiert und Uber einen entsprechenden Kondensatabzug aus dem System entfernt.
Thermoelemente am Ein- und Austritt messen die Gastemperaturen. Zwei Drucksensoren
erfassen den Systemdruck. Der in Stréomungsrichtung nach dem Versuchstrager angeord-
nete Drucksensor dient firr die Versuche bei Uberdruck als Druckregler. Eine kontinuierliche
Verdampfung der zum Teil sehr geringen Wassermengen erwies sich als sehr schwierig. Aus
diesem Grund wird das Wasser bei geringen Mengen nicht Uber die entsprechenden
Massendurchflussregler dosiert, sondern (iber eine Blasensdule dem Gasstrom zugemischt.
Das Gas perlt durch ein Wasserbad definierter Temperatur und nimmt bei ausreichender
Verweilzeit eine der Thermodynamik entsprechende Wassermenge auf. Eine Temperierung
aller nachfolgenden Zuleitungen auf eine ausreichend hohe Temperatur verhindert ein er-
neutes Auskondensieren des Wassers. Der entsprechende Wasserpartialdruck kann bei be-
kanntem Systemdruck Uber die nachstehend aufgefiihrte Gleichung von Claudius-Clapeyron
berechnet werden [87].
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AH, (1 1
PH,0 = Pges * €XP {——“-(———} (Gl. 4.2)

Um das trockene Edukt zur Analytik leiten zu kénnen, ist in der Versuchsanordnung ein By-
pass vorgesehen. Fir die Analyse der Edukt- und Produktgaszusammensetzungen stehen
ein Massenspektrometer der Firma VG Gas analysis (Typ: MM8-80) und ein Gaschromato-
graph der Firma Hewilett Packard (Typ: HP 5890, Series IlI) zur Verflgung. In der Zuleitung
zur Analytik ist eine Argon-Dosierung installiert, die es erlaubt dem Produktgas Argon beizu-
mischen. Dies kann aufgrund der Anforderungen seitens der Analytik bei sehr geringen Pro-
duktgasstromen notwendig sein. Die Wahl fallt auf Argon als Inertgaskomponente, weil es
bei der installierten Konfiguration keinen weiteren Einfluss auf den Gaschromatographen hat.
Argon dient zum einem als Tragergas fur die Sdule und zum anderen als Referenzsubstanz
des Detektors. Das Massenspektrometer kann bei geringen Durchflissen nicht mehr ver-
wendet werden, da es einen deutlich hdheren Stoffstrom fir eine zuverlassige Analyse der
Gaszusammensetzung benétigt [88].

4.3 Experimentelle Ergebnisse zum Umsatz-Temperaturverhalten

4.3.1 Auswertung der Versuchsdaten

Zur Bestimmung der charakteristischen Kenngré3e des Umsatzes werden die MessgrofRen
der Betriebsparameter und der Konzentrationen des Produktgases im stationdren Zustand
des Systems gemittelt. Der Umsatz eines kontinuierlich betriebenen Reaktors ist im stati-
ondren Zustand des Systems allgemein definiert als die Differenz der pro Zeitintervall zuge-
fuhrten und abgefuhrten Stoffmenge der Spezies i im Verhaltnis zur zugefiihrten Stoffmenge
der Komponente i und ergibt sich demnach zu:

Ni ein —Miaus _ An; (Gl. 4.3)
- - . 4.

& =

i,ein i,ein

Wird ein ideales Gas angenommen und ist die Anderung des Produktgasstromes vernach-
lassigbar, kann Gleichung 4.3 Giber die Konzentrationen formuliert werden, die als Messwerte
direkt zur Verfligung stehen.

& = (7"‘9'” I'a‘“’s}mo (Gl. 4.4)
CLdn

Der Umsatz wird aus der Zusammensetzung des trockenen Messgases bestimmt. Die Zu-
sammensetzung des trockenen Eduktes ohne chemische Reaktion wird durch eine Bypass-
Messung ermittelt. Infolge der Kondensation des VWassers entsprechen die Gasanalysen des
Produktstromes ebenfalls einem trockenen Messgas. Im Produktstrom enthaltenes \Wasser
wird bei 4 bis circa 15 °C kondensiert und der verbleibende Partialdruck des VWassers (be-
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zogen auf den Standarddruck) betrégt weniger als 1,8 %. Dieser Fehler kann vernachlassigt
werden.

Die Belastung des Katalysators mit Reaktionsgemisch wird in der heterogenen Katalyse in
der Regel Uber die so genannte Raumgeschwindigkeit beziehungsweise aus dem angel-
sachsischen lber die so genannte Gas Hourly Space Velocity (GHSV) ausgedriickt. Die
Raumgeschwindigkeit bezieht den Eduktgasvolumenstrom bei Normbedingungen auf das
Reaktorvolumen und ist wie folgt definiert:

GHSV =

=1 (Gl. 4.5)

Eduktgasvolumenstrom _ V Nm’h™ 1
Reaktorvolumen  V 3

Das in Gleichung 4.5 aufgefuhrte Reaktorvolumen beinhaltet entsprechende Mischkammern
oder ahnliche von Seiten der Apparatetechnik notwendig werdende Volumina nicht, enthalt
aber das Feststoffvolumen innerhalb des katalytisch aktiven Abschnittes.

4.3.2 Wasser-Gas-Shift-Reaktion

Die Wasser-Gas-Shift-Reaktion wurde in Abhangigkeit von wesentlichen Betriebspara-
metern, der Geometrie und der Art des Katalysators untersucht. In den folgenden Darstel-
lungen sind zur Orientierung die jeweilig bei den vorliegenden Eduktgaszusammenset-
zungen in Abhéngigkeit von der Temperatur von Seiten der Thermodynamik maximal még-
lichen Umsatze aufgetragen. Sie wurden mit einer kommerziell erhaltlichen Prozesssimula-
tionssoftware (Pro /) berechnet.

In Bild 4.5 sind CO-Umsatze fur unterschiedliche Raumgeschwindigkeiten zwischen 1.450
bis 20.000 h™" als Funktion der Temperatur zusammengestellt. Als Edukt wurde ein Modell-
gas bestehend aus Wasser, Kohlenmonoxid und Stickstoff verwendet. Der Betriebsiiber-
druck betrug in Anlehnung an mdégliche Betriebsbedingungen eines Shift-Reaktors in einer
mobilen Brenngaserzeugungseinheit 2 bar.
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100 Kanal:
3
— —— (0,8 x 0,8 x 50)mm
80 o | Katalysator:
thermodynamischer L unedles Metall, Fa. A
Gleichgewichtsumsatz o % Edukt:
< 60 + Al [ 10Vol.-% CO
N * 13,6 Vol.-% H,O
3 { X Rest N,
5 4 + A Paps. ~ 3 bar
O
O e X P
20 A ® GHSV:1.450 1/h
o +GHSV: 2.800 1/h
X ¢ X GHSV: 5.800 1/h
X o A ® GHSV: 10.000 1/h
0 ®"A A A GHSV: 20.000 1/h
200 250 300 350 400
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 4.5: CO-Umsatze bei unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten und Tempera-

turen

Bei Temperaturen zwischen 200-250 °C kdnnen keine signifikanten Unterschiede zwischen
den unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten festgestellt werden, da sich zum einem in-
folge der geringen Umsatze Messungenauigkeiten starker auswirken und zum anderen der
Zindbereich der katalytischen Reaktion nicht wesentlich von der Raumgeschwindigkeit be-
einflusst wird. Die Umsatze steigen mit zunehmender Temperatur und abnehmender Raum-
geschwindigkeit. Bei Raumgeschwindigkeiten unter 3.000 h™ und Reaktionstemperaturen
von circa 380 °C stellt sich der Gleichgewichtsumsatz ein. Aufgrund der Zusammensetzung
des verwendeten synthetischen Reformats liegen die Gleichgewichtsumsatze im gesamten
untersuchten Temperaturbereich auf sehr hohem Niveau von {ber 80 %. Bei Raumge-
schwindigkeiten kleiner 10.000 h™" werden bei Temperaturen zwischen 380-390 °C Umsétze
in einer Gréflenordnung von 75 % erreicht, die circa 10 Prozentpunkte unter der thermo-
dynamischen Gleichgewichtslage liegen. Bei einer Raumgeschwindigkeit von 20.000 h™
kénnen auch bei den héchsten untersuchten Temperaturen, die durch die Temperatur-
stabilitdt des Katalysators vorgegeben werden, nur Umsatze in einer GréRenordnung von
60 % erzielt werden. Im Temperaturbereich der NTS-Stufe (< 300 °C) sind nur bei Raumge-
schwindigkeiten unterhalb von circa 6.000 h™' Umsatze iiber 40 % méglich. Der Katalysator
erlaubt somit insbesondere bei einem Einsatz in einer NTS-Stufe nur geringe Raumge-
schwindigkeiten und der Reaktor wird bei einem durch den Prozess vorgegebenen Volumen-
strom entsprechend grof.

Aus diesem Grund wurde neben diesem auf unedlen Metallen basierenden Katalysator ein
edelmetallbasierter Katalysator untersucht. Edelmetallbasierte Katalysatoren sind infolge
ihrer héheren Aktivitat und besseren Langzeitstabilitét, vor allem im zyklischen Betrieb, ver-
starkt in den Fokus der Entwicklungen geriickt [15]. Bild 4.6 vergleicht die beiden Katalysa-
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toren unterschiedlicher Hersteller bezlglich ihres charakteristischen Umsatz-Temperaturver-
haltens bei einer Raumgeschwindigkeit von 10.000 h™.

100 ————
Kanal:
o — 3
80 . (0,8 x 0,8 x 50) mm
GHSV:
X . 10.000 h™"
N 60 Edukt:
g 13,6 Vol.-% H,0
2 40 . 10-11,6 CO Vol.-%
8 e Rest N,
o
20 . ® Edelmetall, Fa. B
o
® & unedles Metall, Fa. A
o e ©® ®o
100 200 300 400
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 4.6: Vergleich unterschiedlicher Shift-Katalysatoren

Der edelmetallbasierte Katalysator der Firma B zeigt (ber den gesamten untersuchten Tem-
peraturbereich deutlich héhere Umséatze. Die Zunahme des Umsatzes bei steigender Tem-
peratur ist beim Edelmetallkatalysator signifikanter. Der Gleichgewichtsumsatz ist bereits bei
Temperaturen von circa 320 °C erreicht, obwohl bedingt durch die Eduktgaszusammen-
setzung in Bild 4.6 hohe Umsatze erzielt werden mussen. Fir den unedlen Katalysator
werden Umsétze im Bereich des Gleichgewichtsumsatzes erst bei Temperaturen von 375 °C
ermittelt. Entgegen den Angaben in der Literatur, zum Beispiel [15], zeigte der edelmetall-
basierte Katalysator jedoch bereits ohne zyklische Belastung keine ausreichende Langzeit-
stabilitdt. Am Institut ebenfalls durchgefiihrte Untersuchungen mit dem gleichen, auf kera-
mischen Monolithen beschichteten Katalysator offenbarten keine Probleme hinsichtlich der
Langzeitstabilitdt [89]. Das frihzeitige Versagen bei den metallischen Mikrostrukturen kann
voraussichtlich auf Probleme bei der Beschichtung zuriickgefiihrt werden. Aufgrund der
fehlenden Langzeitstabilitdt der Versuchstrdger musste fiir die folgenden Untersuchungen
zum Einfluss der Eduktgaszusammensetzung und der Geometrie auf den weniger aktiven
unedlen Katalysator zurlickgegriffen werden.

Ein positiver Einfluss des Wasserdampfpartialdruckes auf den CO-Umsatz bei der WGS-
Reaktion konnte bei den gewéhlten Versuchsbedingungen von Temperaturen bis maximal
390 °C, einer Raumgeschwindigkeit von 15.000 h™', einer CO-Konzentration von 11,6 Vol.-%
bezogen auf das feuchte Messgas und Wasserkonzentrationen zwischen 20 bis 40 Vol.-%
entgegen Angaben in der Literatur [90-91] experimentell nicht nachgewiesen werden (An-
hang 10.2). Wird das Umsatz-Temperaturverhalten des Standard-Synthesegases aus N,
CO und H,O hingegen mit einem Reformat neben N,, CO und H.O bestehend aus
9,5 Vol.-% CO, und 31,7 Vol.-% H,, verglichen, kann Gber den gesamten Temperaturbereich

63



4 Katalytische Untersuchungen

ein deutlicher Einfluss der anderen Komponenten festgestellt werden (Bild 4.7). Die Raum-
geschwindigkeit fir diesen Vergleich betragt 10.000 h™.

100 — e — Kanal:
L 3
~ SZT _—— (0,8 x 0,8 x 50) mm
L ™ N
80 Katalysator:
M\ ° unedles Metall, Fa. A
—_ _ . GHSV:
X korrespondierende, 1
'~ 60 | thermodynamische \. 10.000 h
© Gleichgewichtsumsatze ' Edukt:
£ ", 13,6 Vol.-% H,0
3 40 ® = | 10vol-%co
O * Pavs. Ca. 3 bar
4
20 o
o P ® Rest: N2
& Rest: N2,H2,C0O2,CH4
0l ® o o ¢
175 225 275 325 375 425
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 4.7: CO-Umsatz als Funktion der Reaktionstemperatur fiir unterschiedliche Syn-

thesegaszusammensetzungen

Die CO-Umsatze liegen im gesamten untersuchten Temperaturbereich bei der Verwendung
eines synthetischen Reformats niedriger. Ursache fiir diese negative Beeinflussung der Kine-
tik der Reaktion kann bei ausreichendem Abstand vom thermodynamischen Gleichgewicht
zum Beispiel eine konkurrierende Adsorption der Produkte an den aktiven Zentren sein. Um
die Ursache eindeutig zu klaren, sind weiterfllhrende Untersuchungen an dem verwendeten
Katalysator notwendig, die nicht Gegenstand dieser Arbeit sind.

Als letzter potenzieller Einflussfaktor wurde die Strukturabmessung untersucht. Bild 4.8 ver-
gleicht in Abhangigkeit von der Reaktionstemperatur Umsatze, die fir Strukturabmessungen
von (0,8 x 0,8 x 50) mm® sowie (0,4 x 0,4 x 50) mm® bei einer Raumgeschwindigkeit von
20.000 h™" ermittelt wurden. Als Edukt wurde das Modellgas aus N, CO und H,O eingesetzt.
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100 —
- — Katalysator:
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D A 2
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O
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Bild 4.8: Einfluss der Struktur auf den CO-Umsatz bei der WGS-Reaktion

Wie Bild 4.8 verdeutlicht, kann ein signifikanter Einfluss der Dimension des Versuchstragers
auf den Umsatz festgestellt werden. Die Umsétze liegen bei einem hydraulischen Durch-
messer von 0,4 mm Uber den gesamten untersuchten Temperaturbereich auf einem deutlich
héheren Niveau. Bei der kleineren Strukturabmessung wird bei Temperaturen von an-
nahernd 400 °C der thermodynamische Gleichgewichtsumsatz erreicht. Bei einem hydrau-
lischen Durchmesser von 0,8 mm ist der Umsatz um 21 Prozentpunkte niedriger als der ent-
sprechende thermodynamische Gleichgewichtswert. Eine Erhéhung der effektiven Reak-
tionsgeschwindigkeit kann voraussichtlich auf verbesserte Stoffubertragungseigenschaften
aus dem Strémungskern zurlickgefiihrt werden, da die Katalysatormasse seitens des Her-
stellers in der Weise angepasst wurde, so dass die Katalysatorschichtdicke im Kanal unab-
hangig von der Kanalgeometrie ist. Die aufgebrachte Katalysatormasse ist bei kleineren
Strukturabmessungen reduziert. Bei gleicher Schichtdicke der porésen Tragerstruktur sollte
die Diffusion innerhalb dieser Struktur unabhangig vom verwendeten hydraulischen Durch-
messer sein. Verbesserte Stofflibertragungseigenschaften resultieren zum einem aus den
kirzeren durch Diffusion zuriickzulegenden Wegen und zum anderen aus einer Erhéhung
des Konzentrationsgradienten senkrecht zur Strémungsrichtung [5]. Die Ergebnisse korres-
pondieren mit Beobachtungen in [92]. Die in [92] durchgefiihrten Untersuchungen an mono-
lithischen Shift-Katalysatoren zeigen fiir zunehmende Zelldichten der Monolithe eine Er-
héhung des Umsatzes. Bei Monolithen entspricht eine Erhéhung der Zelldichte einer
Reduktion des hydraulischen Durchmessers der einzelnen Kanéle des Monolithen. Eine
weitere Ursache kann die aus der konstanten Schichtdicke resultierende Zunahme der volu-
menspezifischen Katalysatormasse mit abnehmendem hydraulischen Durchmesser sein.

Der Einfluss der Synthesegaszusammensetzung (Bild 4.7) kann nur bedingt auf den edel-
metallbasierten Katalysator Uibertragen werden, da sich zum Beispiel nach [15] die Reak-
tionsmechanismen bei der Verwendung Edelmetallkatalysatoren andern kénnen. Der Struk-
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tureinfluss ist hingegen Ubertragbar, da die héhere, effektiv beobachtbare Reaktionsge-
schwindigkeit bei geringeren Strukturabmessungen voraussichtlich auf verbesserte Stoff-
transporteigenschaften im Strémungskern zuriickgefiihrt werden kann, die von der Art des
verwendeten Katalysators unabhangig sind.

Eine abschatzende Berechnung soll kldren, ob eine integrierte Warmeauskopplung fir einen
Shift-Reaktor sinnvoll erscheint. Wird fiir einen hydraulischen Durchmesser von 0,8 mm eine
maximal mégliche Raumgeschwindigkeit von 10.000 h™ zur Einstellung des thermodyna-
mischen Gleichgewichtes bei einer Temperatur von 400 °C angesetzt, ergibt sich fiir einen in
eine HTS-Stufe eintretenden Volumenstrom entsprechend einer elektrischen Systemleistung
von 50 kW lber Gleichung 4.5 ein benétigtes Reaktorvolumen von 12,6 |. Schépft man
das Verbesserungspotenzial durch reduzierte Strukturabmessungen aus, sind entsprechend
Bild 4.8 Raumgeschwindigkeiten von circa 20.000 h™ bei einem hydraulischen Durchmesser
von 0,4 mm mdglich. Das benétigte Reaktorvolumen halbiert sich auf 6,3 1. Mit einigen
weiteren Erfahrungswerten eines Katalysatorherstellers kann aus diesem Volumen in einer
ersten groben Abschétzung die fir die Beschichtung zur Verfligung zu stellende Flache be-
rechnet werden. Nach [93] werden fiir einen vollstdndigen Umsatz bei der Totaloxidation
120 g Katalysatormasse pro Liter Monolithvolumen benétigt. Die Beladungsdichte betragt
circa 4,3 mg pro cm? angebotener Flache. Da fiir die Shift-Katalysatoren keine entspre-
chenden Daten zur Verfliigung stehen, werden diese aus der Monolithentwicklung fiir die
Totaloxidation stammenden Daten bertragen. Mit diesen Daten ergibt sich fur einen freien
Strémungsquerschnitt von 0,8 mm x 0,8 mm eine zu realisierende Flache zur Einstellung des
Gleichgewichtes von circa 35,12 m? beziehungsweise von 17,56 m? fiir einen hydraulischen
Durchmesser von 0,4 mm. Die bei Einstellung des thermodynamischen Gleichgewichtes bei
380 °C (CO-Umsatz=82,3 %) abzufuhrende Warmeleistung der chemischen Reaktion betragt
3,97 kW. Wird eine Siedewasserkiihlung des HTS-Reaktors entsprechend des in Bild 2.1
dargestellten Verfahrens vorausgesetzt, kdnnen als untere Abschatzung Warmedurchgangs-
koeffizienten von mindestens 200 W/(m? K) fiir Kanale eines hydraulischen Durchmessers
von 0,8 mm angesetzt werden. Diese untere Abschatzung resultiert aus Warmedurchgangs-
koeffizienten dieser Kanale beim Warmeubergang Gas-Gas von circa 100 W/(m? K) (Bild
3.5) und mindestens einer Verdopplung der Warmedurchgangskoeffizienten, wenn eine
flissige Phase beziehungsweise ein Phasenwechsel beriicksichtigt wird (Bild 3.14). Unter
diesen Annahmen ergeben sich als bendtigte Warmeubertragungsflache zur Abfuhr der
reinen Reaktionswdrme im Falle der isothermen Reaktorfilhrung bei 385 °C lediglich
0,084 m?.

Soll das Reaktionsgemisch zusatzlich auf die Eintrittstemperatur des NTS-Reaktors durch
eine gleitende Temperaturfuhrung im HTS-Reaktor abgeklhlt werden, erhéht sich infolge der
Gleichgewichtsverschiebung zu geringeren CO-Konzentrationen die abzufiihrende Reak-
tionswarme auf 4,72 kW und es sind zusétzlich 11,46 kW Kuhlleistung aufzubringen. Die zu
realisierende Warmeubertragungsflache erhdht sich unter den voranstehend aufgefiihrten
Randbedingungen auf circa 0,7 m?. Ein Verhaltnis von Reaktionsflaiche zur Warmeiiber-
tragerflache von circa 52 fiir einen Kanalquerschnitt von (0,8 x 0,8) mm? beziehungsweise 26
fiir einen hydraulischen Durchmesser von 0,4 mm — bei Ubertragung der vergleichsweise un-
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gunstigen Warmedibertragungseigenschaften des Kanals mit 0,8 mm Kantenlange — scheint
fur eine direkte Kopplung von Warmeibergang und chemischer Reaktion ungeeignet. Ein
gewisses Potenzial ergibt sich aus der Verwendung des edelmetallbasierten Katalysators,
das hier aufgrund der aufgefiihrten Probleme bei der Beschichtung nicht abschlieend be-
wertet werden kann.

4.3.3 Praferenzielle CO-Oxidation

Hinsichtlich der praferenziellen Oxidation wurden wiederum entscheidende Einflussfaktoren
wie die Katalysatorbelastung, die Eduktgaszusammensetzung und die Kanalgeometrie unter-
sucht. Infolge der sehr geringen von einer PEFC langerfristig tolerierten CO-Konzentrationen
(Kapitel 2.1), muss ein vollsténdiger beziehungsweise nahezu vollsténdiger CO-Umsatz
gefordert werden.

Bild 4.9 vergleicht die CO-Umséatze des untersuchten edelmetallbasierten Katalysators bei
unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten als Funktion der Temperatur bei einer stéchiome-
trischen Sauerstoffzugabe.

100 o4& &
Kanal:
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80 1 Vol.-% CO
O, stéchiometrisch
® *

— A o

X 60 ©20.000 1/h

& A40.000 1/h

g € 60.000 1/h

Q 40 L .
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L 2
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e o s ]
oe ©® PA T
25 75 125 175 225 275
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 4.9: CO-Umsatz bei unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten und Reaktions-

temperaturen

Die Umsatze steigen sowohl mit abnehmender Raumgeschwindigkeit als auch mit zu-
nehmender Temperatur an, liegen aber im Vergleich zu [94] auf einem deutlich niedrigeren
Niveau. Bei einer Raumgeschwindigkeit von 20.000 h™ wird in einem Temperaturbereich
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oberhalb von 200 °C kein CO im Produktgas nachgewiesen. Die Nachweisgrenze fiir CO be-
trégt hierbei circa 1000 ppm und der Umsatz ist demnach gréf3er gleich 90 %. Der Umsatz ist
bei circa 220 °C hingegen nicht vollstandig, da die CO,-Konzentration bei einer weiteren
Temperaturerhéhung leicht ansteigt. Bei einem vollstidndigen CO-Umsatz muss hingegen
eine konstante CO,-Austrittskonzentration beobachtet werden. Bei Raumgeschwindigkeiten
von 60.000 h™" werden bei fiir einen PrOx-Reaktor vergleichsweise hohen Betriebstempera-
turen von Uber 220 °C Umséatze kleiner 70 % erzielt. Bei den gewahlten Versuchsbedin-
gungen sind damit noch deutlich tGber 2000 ppm CO nach der PrOx-Stufe im Synthesegas
enthalten, die fir einen dauerhaften Betrieb einer PEFC nicht zuldssig sind [3, p. 189]. Bei
Temperaturen von circa 260 °C werden bei allen untersuchten Raumgeschwindigkeiten Um-
satze tber 90 % erzielt.

Da uUberschissiger Sauerstoff in PrOx-Reaktoren flr die unerwiinschte Oxidation von Was-
serstoff zur Verfligung steht, sind méglichst geringe Sauerstoffiiberschiisse im PrOx-Reaktor
anzustreben. Im Weiteren nimmt die Selektivitdt der Katalysatoren hinsichtlich der CO-Oxi-
dation mit steigendem Sauerstoffiiberschuss ab [94-95]. Es ist aus der Literatur hingegen
auch bekannt [17, 94-95], dass die Uberstéchiometrische Sauerstoffzugabe die Kinetik der
selektiven CO-Oxidation positiv beeinflusst. Aus diesem Grund wurde das molare O,/CO-
Verhaltnis zwischen 0,5 bis 1,5 variiert. In Bild 4.10 sind experimentelle Ergebnisse in Form
der CO-Umsaétze als Funktion der Reaktionstemperatur bei einer Raumgeschwindigkeit von
20.000 h™ und einer fur PrOx-Reaktoren gangigen CO-Eintrittskonzentration von 1 Vol.-%
dargestelit.
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Bild 4.10: CO-Umsatz fir unterschiedliche O,/CO-Verhaltnisse
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Bei Temperaturen oberhalb von 100 °C steigen die Umsétze leicht bei héheren Sauerstoff-
konzentrationen an und die effektive Reaktionsgeschwindigkeit verbessert sich mit zuneh-
mendem O,/CO-Verhéltnis. Werden bei der stéchiometrischen Sauerstoffzugabe noch Tem-
peraturen von circa 225 °C benétigt, um die Nachweisgrenze hinsichtlich des Kohlenmon-
oxids zu unterschreiten, sind beim 1,5-fachen der stéchiometrisch benétigten Sauerstoff-
menge bereits Temperaturen von circa 175 °C ausreichend, um CO-Umsétze Gber 90 % zu
erzielen. Das Temperaturfenster fir den Reaktorbetrieb wird somit von der Eduktgaszu-

sammensetzung beeinflusst.

Neben der eigentlichen Aktivitat ist die Selektivitdt hinsichtlich der CO-Oxidation eine ent-
scheidende GréRe bei den Katalysatoren flir die praferenzielle CO-Oxidation, da sie das
Ausmal} der unerwiinschten Wasserstoffoxidation beschreibt. Um die Selektivitat zu unter-
suchen, wurden dem Edukt neben CO 40 Vol.-% H, beigemengt. Experimentelle Ergebnisse
zeigt Bild 4.11 in Abhé&ngigkeit von der Reaktionstemperatur bei einer Raumgeschwindigkeit
von 20.000 h™" und einem Sauerstoffiiberschuss bezogen auf die CO-Oxidation von 1,5. Zum
Vergleich sind experimentelle CO-Umsétze ohne Wasserstoff im Edukt ebenfalls dargestelit.
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Bild 4.11: Selektivitdt des PrOx-Katalysators

Der CO-Umsatz wird Uber einen weiten Temperaturbereich merklich durch die Wasserstoff-
zugabe beeinflusst. Die CO-Umsatze liegen bei Temperaturen oberhalb von 125 °C auf
einem hoéheren Niveau. Hohere CO-Umsatze bei der Wasserstoffzugabe kénnen wahr-
scheinlich auf eine erhéhte Oberflachentemperatur infolge der parallel ablaufenden, stark
exothermen Wasserstoffoxidation zurlickgefiihrt werden. Die Wasserstoffumséatze steigen
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stetig mit zunehmender Temperatur. Bei Temperaturen von 240 °C kann wieder Kohlen-
monoxid im Produktgas nachgewiesen werden, obwohl die Nachweisgrenze bei tieferen
Temperaturen von circa 220 °C bereits erreicht war. Eine mégliche Ursache sind bei héheren
Temperaturen veranderte Adsorptionseigenschaften. Bei héheren Temperaturen wird vor-
aussichtlich bevorzugt Wasserstoff adsorbiert und fiir die Adsorption von Kohlenmonoxid
steht keine ausreichende Anzahl an aktiven Zentren mehr zur Verfiigung. Die Adsorption des
Kohlenmonoxids an aktiven Zentren ist aber Grundvoraussetzung fir die katalytische Um-
setzung. Zur endgiiltigen Kladrung sind weiterflihrende physikalisch-chemische Untersu-
chungen zu den Katalysatoreigenschaften notwendig, die nicht Gegenstand dieser Arbeit
sind. Vor dem Hintergrund einer stark nachlassenden Selektivitédt des Katalysators ist beim
PrOx-Reaktor ein enges Temperaturfenster einzuhalten. Das einzustellende Temperatur-
fenster kann in gewissem Umfang durch hdhere Sauerstoffkonzentrationen beeinflusst
werden (Bild 4.10). Dieser Sauerstoff steht allerdings bei ungeeigneten Betriebsbedin-
gungen, zum Beispiel einer zu hohen Verweilzeit der Gase, fur eine vermehrte Wasserstoff-
oxidation zur Verfligung.

Eine abnehmende Selektivitat hinsichtlich der CO-Oxidation von edelmetallbasierten PrOx-
Katalysatoren bei hdheren Temperaturen wird zum Beispiel auch in [94] festgestellt. Ein
Wasserstoffumsatz unter einem Prozent, wie in Bild 4.11 fiir Temperaturbereich bis circa
130 °C dargesetllt, erscheint vernachlassigbar. Wird hingegen nicht der Umsatz, der auf die
Eintrittskonzentration bezogen ist, sondern die umgesetzte Stoffmenge betrachtet, ergibt sich
pro Mol umgesetzten Kohlenmonoxids ein Mol VWasserstoff, das ebenfalls oxidiert. Dies ent-
spricht einer Selektivitat - definiert als in der CO-Oxidation umgesetzter Sauerstoff zum ge-
samten Sauerstoffverbrauch - von 50 %. Eine Selektivitét in einer GréRenordnung von 50 %
wird bei vergleichbaren Versuchsbedingungen und der Verwendung von edelmetallbasierten
Katalysatoren zum Beispiel auch in [96] angegeben.

Insgesamt liegen die Umsatze bei géngigen Temperaturen und allen Untersuchungen auf
einem maBigen Niveau. Dies kann voraussichtlich auf Probleme bei der Beschichtung der
metallischen Mikrostrukturen zuriickgefiihrt werden. Untersuchungen zur Reproduzierbarkeit
der Beschichtung mit zwei nach Angaben des Herstellers identisch beschichteten Kanélen
offenbarten in einem Temperaturbereich zwischen 130 bis 160 °C Abweichungen beziglich
des erzielten CO-Umsatzes bei sonst gleichen Versuchsbedingungen (GHSV: 20.000 h™,
CO-Konzentration 1 Vol.-%, O, Zugabe stéchiometrisch) von circa 100 %.

Der Einfluss der Struktur des Kanals (Kapitel 4.3.2) tritt bei der praferenziellen CO-Oxidation
infolge der Probleme mit der Beschichtung nicht so deutlich hervor, auch wenn er messtech-
nisch nachweisbar ist (Anhang 10.2).

Die direkte Kopplung von Warmeubertragung und chemischer Reaktion erscheint fiir den ge-
testeten Katalysator vor dem Hintergrund méRiger Raumgeschwindigkeiten und nach mo-
mentanen Verfahrensauslegungen geringen CO-Konzentrationen am Eintritt des PrOx-Reak-
tors und den hieraus resultierenden geringen adiabaten Temperaturerh6hungen weniger
sinnvoll. Vor dem Hintergrund des einzuhaltenden engen Temperaturfensters im PrOx-Reak-
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tor kann die Integration einer Kiihlung fiir eine aktive Regelung des Reaktors hingegen not-
wendig werden.

4.3.4 Totaloxidation von Wasserstoff

Hinsichtlich der Wasserstoffoxidation wurden zur Untersuchung wesentlicher Betriebspara-
meter, der Struktur und der Katalysatoreigenschaften die in Tabelle 4.1 aufgefiihrten Ver-
suchstrager verwendet. Diese entsprechen im Wesentlichen auch den in Kapitel 4.3.5 ver-
wendeten Versuchstrager.

Strukturabmessung | Edelmetall | Edelmetallgehalt | Katalysatormasse | Belegungsdichte
[mm?] [-] [Ma.-%] [mg] [mg cm?]
0,80 x 0,80 x 50 Pt, Pd 6, 0,6; 0,06 6,9 4,3
0,40 x 0,40 x 50 Pt 6; 0,6; 0,06 3,4 43
0,25 x 0,25 x 50 Pt 0,06 22 4,3
Tabelle 4.1: Zusammenstellung bei den Untersuchungen zur katalytischen Totaloxidation
brennbarer Komponenten eines Anodenrestgases einer PEFC eingesetzter
Versuchstrager

Die in Tabelle 4.1 aufgefiihrten Katalysatormassen entsprechen der Summe aus Tragerma-
terial und der aktiven Komponente. Die Abnahme der Gesamtmasse folgt analog zur Shift-
Reaktion aus der Anpassung der Katalysatormasse an die Strukturabmessung. Die Schicht-
dicke und damit der Stofftransport im Porensystem der Tragerstruktur sollen auf diese Weise
geometrieunabhéngig gestaltet werden. Dies erlaubt Untersuchungen zum Struktureinfluss.

Die verwendeten Oxidationskatalysatoren sind nach Angaben des Herstellers einmalig vor
der ersten Inbetriebnahme einer definierten Aktivierungsprozedur zu unterziehen. Diese, die
in Anhang 10.2 skizziert ist, dient neben der Aktivierung der aktiven Komponenten der Stabi-
lisierung des Tragermaterials. Die maximal zulassige Betriebstemperatur der Katalysatoren
betragt nach Herstellerangaben circa 750 °C.

Als wesentliche Betriebsparameter wurden neben der Temperatur die Raumgeschwindigkeit
und die Eingangskonzentration des Wasserstoffes untersucht. Bild 4.12 zeigt den Einfluss
der Raumgeschwindigkeit auf den Wasserstoffumsatz bei Reaktionstemperaturen zwischen
40 bis 400 °C. Die Wasserstoffkonzentration am Eintritt betragt 1,5 Vol.-%. Der Versuchs-
trager einer Dimension (0,8 x 0,8 x 50) mm® ist mit einem Katalysator beschichtet, der
6 Ma.-% Platin als aktive Komponente enthalt.
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Bild 4.12: Wasserstoffumsatz in Abhangigkeit von der Raumgeschwindigkeit

Wie Bild 4.12 verdeutlicht ziindet die Wasserstoffoxidation an dem Platinkatalysator bereits
bei annahernd Raumtemperatur und die Umséatze sind bei 40 °C gréfier 30 %. Bei Tempera-
turen oberhalb von 100 °C werden bei einer Raumgeschwindigkeit von 550.000 h™" Umsétze
Uber 90 % erreicht. In einem Temperaturbereich oberhalb von 150 °C sind die Umsatze als
vollstandig anzusehen. Die Umsatze bei einer verdoppelten Raumgeschwindigkeit von
1.100.000 h™ sind im gesamten untersuchten Temperaturbereich leicht niedriger. Ein nahezu
vollstdndiger Umsatz wird bei diesen geringen Verweilzeiten der Reaktionsgase von
circa 3 ms bei Temperaturen von Ulber 250 °C erzielt. Bei Beladungen mit aktiver Kompo-
nente im Prozentbereich sind somit sehr hohe Raumgeschwindigkeiten realisierbar. Ein Ein-
fluss des Systemdruckes auf die Wasserstoffoxidation konnte infolge der annahernden Volu-
menbesténdigkeit der Reaktion sowie des groBen Uberschusses an Verbrennungsluft nicht
festgestellt werden.

Den Einfluss der Eintrittskonzentration des Wasserstoffes auf den Umsatz zeigt Bild 4.13 als
Funktion der Reaktionstemperatur fiir den platin- und den palladiumbasierten Oxidationska-
talysator. Der palladiumbasierte Katalysator ist mit 6 Ma.-% und der Platinkatalysator mit
0,6 Ma.-% an aktiver Komponente beladen. Die Raumgeschwindigkeit ist beim Palladiumka-
talysator gegeniiber dem platinbasierten Kontakt von 550.000 auf 100.000 h™ reduziert. Ein
Vergleich der beiden Katalysatoren ist anhand Bild 4.13 somit nur bedingt méglich, da sich
die Raumgeschwindigkeit und die Beladung mit aktiver Komponente unterscheiden.
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Bild 4.13: Einfluss der Wasserstoffkonzentration auf den Umsatz fiir einen Temperatur-
bereich zwischen 40 °C bis 400 °C

Bei Verwendung des platinbasierten Katalysators zeigt sich in einem Temperaturbereich
zwischen 150 bis 300 °C ein leicht positiver Einfluss der héheren Wasserstoffkonzentration
auf den Umsatz. AuBerhalb dieses Temperaturintervalls werden nahezu identische Umsétze
bei konstanter Temperatur erzielt. Beim Palladiumbasierten Katalysator wird Uiber den ge-
samten untersuchten Temperaturbereich ein leicht positiver Einfluss der héheren Wasser-
stoffkonzentration beobachtet. Die Temperaturen, bei denen nahezu vollstdndige Wasser-
stoffumsatze festgestellt werden, bleiben von der Wasserstoffkonzentration im Eduktgas un-
beruhrt. Der Palladiumkatalysator benétigt fiir nahezu vollstédndige Umsatze Temperaturen
Uber 300 °C. Beim Platinkatalysator sind bei deutlich geringerer Beladung mit aktiver Kompo-
nente und hdéherer Raumgeschwindigkeit Temperaturen oberhalb von 400 °C notwendig.
Aus diesen Ergebnissen kann geschlussfolgert werden, dass der Wasserstofftumsatz im
untersuchten Temperatur- und Konzentrationsbereich vor dem Hintergrund der bestehenden
Forderungen nach einem vollstandigen Umsatz keinen signifikanten Einfluss ausiibt.

Wie die Ergebnisse in Bild 4.12 und Angaben in der Literatur [97] zeigen, kénnen fur die Um-
setzung leicht oxidierbarer Stoffe wie Wasserstoff auch geringe Edelmetallbeladungen ver-
wendet werden. Bild 4.14 zeigt Wasserstoffumsatze in einem Mikrokanal der Dimension
(0,8 x 0,8 x 50) mm?® bei einer Raumgeschwindigkeit von 550.000 h™" als Funktion der Reak-
tionstemperatur und Beladungen mit aktiver Komponente zwischen 0,06 bis 6 Ma.-% Platin.
Infolge der hohen Kosten flir Edelmetalle flihrt eine Reduktion der Beladung zu einer signifi-
kanten Verringerung der Kosten des gesamten Apparates.
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Bild 4.14: Wasserstoffumsatz fiir unterschiedliche Beladungen mit aktiver Komponente

Platin

Wie die Abbildung Bild 4.14 verdeutlicht, kann ein signifikanter Einfluss der Beladung mit
aktiver Komponente beobachtet werden. Héhere Beladungen fiihren aufgrund der gréeren
Anzahl an aktiven Zentren, die fir die katalytische Umsetzung zur Verfiigung stehen, zu
hdéheren Umsétzen bei konstanter Temperatur. Betragt die Beladung 6 Ma.-% Platin, ist der
Umsatz bereits bei Temperaturen von tber 150 °C nahezu vollstandig. Wird die Beladung
um einen Faktor 10 auf 0,6 Ma.-% reduziert, sind deutlich héhere Temperaturen zwischen
350 bis 400 °C notwendig, um einen vollstdndigen Umsatz zu erzielen. Bei einer weiteren
Reduktion der Beladung, wiederum um einen Faktor 10 auf lediglich 0,06 Ma.-%, kann im
gesamten untersuchten Temperaturbereich bis 500 °C ein unvollsténdiger Umsatz beo-
bachtet werden. Wird von heute gangigen Betriebstemperaturen von zum Teil Uber 600 °C
ausgegangen, ist eine Reduktion der Katalysatorbeladung um einen Faktor 10 von den ur-
spriinglichen 6 Ma.-% realisierbar. Auch eine weitere Verringerung der Beladung und damit
der Edelmetallkosten erscheint mit Hinblick auf die Wasserstoffoxidation méglich.

Wie bereits anhand der WGS-Reaktion gezeigt (Kapitel 4.3.2), kann durch eine Verringerung
der charakteristischen Abmessung das Umsatz-Temperaturverhalten verbessert werden.
Bild 4.15 zeigt den Einfluss der Struktur bei der Wasserstoffoxidation als Funktion der Reak-
tionstemperatur. Die weiteren Versuchsbedingungen sind eine Raumgeschwindigkeit von
550.000 h™', eine Wasserstoffkonzentration im Edukt von 5 Vol.-% und eine Beladung mit
aktiver Komponente von 0,06 Ma.-% Platin.
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Bild 4.15: Strukturabhangigkeit der Totaloxidation von \Wasserstoff

Es wird wiederum ein deutlicher Einfluss der Strukturabmessung festgestellt, der sich bei der
Reduktion des hydraulischen Durchmessers von 0,25 auf 0,4 mm besonders signifikant aus-
wirkt. Bei einem freien Strémungsquerschnitt von (0,8 x 0,8) mm? ist der Umsatz Uber den
gesamten untersuchten Temperaturbereich unvollstandig und es kann Wasserstoff im Pro-
duktgas nachgewiesen werden. Bei einer Kantenlange des Kanals von 0,25 mm wird hin-
gegen bereits bei Temperaturen von 380 °C und einer geringen Beladung mit aktiver Kompo-
nente ein vollstdndiger Umsatz erzielt. Die Umsatzverbesserung begriindet sich hierbei ana-
log zur Shift-Reaktion aus dem verbesserten Stofftransport im Strémungskern beziehungs-
weise aus der erhéhten volumenspezifischen Katalysatormasse.

4.3.5 Totaloxidation von Methan

Der Versuchstrager mit einem freien Strémungsquerschnitt von (0,25 x 0,25) mm? konnte
aufgrund der vorhandenen Regelungstechnik in Falle der Methanoxidation nicht verwendet
werden, da sich fiir diesen freien Strdmungsquerschnitt und mdgliche Versuchsbedingungen
sehr geringe Volumenstréme ergeben. Diese dullerst geringen Volumenstréme lagen unter-
halb der Regelgrenze der zur Verfiigung stehenden Massendurchflussregler. Ein Schwer-
punkt der Untersuchungen beziiglich der Methanoxidation lag auf dem Pd-basierten Kataly-
sator, da diese Katalysatoren nach Angaben in der Literatur [98-101] fir die Totaloxidation
von Methan geeigneter sind als auf anderen Edelmetallen basierende Oxidationskatalysa-
toren. Bild 4.16 vergleicht die Methanumsatze des Pt- und des Pd-basierten Katalysators als
Funktion der Temperatur und der Raumgeschwindigkeit bei einer Eintrittskonzentration des
Methans von 0,1 Vol.-%.
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Bild 4.16: Methanumsétze fiir unterschiedliche Raumgeschwindigkeiten und Tempera-

turen

Aus Bild 4.16 sind mehrere Ergebnisse ersichtlich. Firr die Methanoxidation werden deutlich
hdéhere Temperaturen als zum Beispiel bei der Wasserstoffoxidation benétigt, weil es im
Falle des Methanmolekils aufgrund seiner tetraedrischen Struktur duRerst schwierig ist, die
C-H-Bindungen zu dissoziieren. Bei einer Raumgeschwindigkeit von 220.000 h™, hinsichtlich
der Totaloxidation von Wasserstoff eine realistische ZielgréRe fir die Auslegung eines Kata-
lytbrenners (Bild 4.14), wird bei einer Reaktionstemperatur 580 °C mit dem Pt-basierten Ka-
talysator lediglich ein Umsatz von 22 % erreicht. Wird die Raumgeschwindigkeit verringert,
steigt der Methanumsatz am Pt-Kontakt infolge der langeren Verweilzeiten der Reaktions-
gase auf dem Katalysator stark an. Bei einer Temperatur von 597 °C und einer Raumge-
schwindigkeit von 11.000 h™ kann kein Methan im Produktgas nachgewiesen werden und
der Umsatz ist vollstandig. Werden die beiden Katalysatoren verglichen zeigt sich bei beiden
eine Zindtemperatur der Reaktion in einem Temperaturfenster von 330 bis 350 °C. Der An-
stieg des Umsatzes mit zunehmender Temperatur ist bei dem untersuchten Pd-Katalysator
deutlich ausgepragter als beim Pt-Katalysator. Bei einer Raumgeschwindigkeit von
10.000 h™ ist der Umsatz bereits bei 500 °C vollstiandig. Bei vergleichbaren Raumgeschwin-
digkeiten kann durch die Verwendung des Pd-basierten Katalysators die Reaktionstempera-
tur somit um circa 100 °C gegeniiber dem Pt-Kontakt abgesenkt beziehungsweise die Kata-
lysatorbelastung erhdéht werden. Dies verdeutlicht der Vergleich der Katalysatoren bei 20.000
beziehungsweise 22.000 h™'. Beim Pd-Katalysator werden bei Temperaturen von 525 °C voll-
standige Umsatze erreicht. Hingegen ist der Umsatz beim Pt-Katalysator (iber den gesamten
untersuchten Temperaturbereich unvolisténdig. Fir die Methanoxidation ist somit der Pd-Ka-
talysator besser geeignet.

Der Methangehalt am Eintritt in den Katalytbrenner wird im Wesentlichen von den Betriebs-
bedingungen des Reformers beeinflusst, da Methan in den weiteren Prozessstufen als Inert-
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gas betrachtet werden kann [19, p. 84]. Hierbei wird unterstellt, dass die weiteren in der
Brenngaserzeugungseinheit verwendeten Katalysatoren nicht in einer unerwiinschten
Nebenreaktion die Methanisierung (Gleichung 2.4) katalysieren, wie dies zum Beispiel in
[102] fir HTS-Katalysatoren beziehungsweise in [103] bei der Verwendung von Pt/Ru-Kata-
lysatoren fur die PrOx-Reaktion festgestellt wird. Infolge wechselnder Betriebspunkte des
Reformers sind somit vom Katalytbrenner unterschiedliche Mengen an Methan katalytisch
umzusetzen, so dass die eigene Eintrittskonzentration eine wesentliche Einflussgréfle bei
der Totaloxidation von Methan darstellt. Bild 4.17 zeigt fir die beiden untersuchten Oxida-
tionskatalysatoren Umséatze als Funktion der Reaktionstemperatur bei Methankonzentra-
tionen im Edukt von 0,1 beziehungsweise 1 Vol.-%. Die Raumgeschwindigkeit betragt
10.000 respektive 11.000 h™.
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Bild 4.17: Einfluss der Methankonzentration auf den Umsatz

Neben der bereits voranstehend festgestellten Tatsache, dass der Pd-basierte Katalysator
fur die Methanoxidation geeigneter ist, zeigt sich fiir beide Katalysatoren eine analoge Ab-
hangigkeit von der Methankonzentration. Das Umsatz-Temperaturverhalten verschlechtert
sich bei der hohen Methankonzentration in einem Temperaturbereich zwischen 350 bis
500 °C (Pd-Katalysator) beziehungsweise 420-640 °C (Pt-Katalysator) gegeniiber der ge-
ringeren Konzentration. Der Zindbereich der Reaktion ist fur beide Katalysatoren unab-
hangig von der Konzentration. Die fiir einen vollstdndigen Umsatz benétigte Temperatur ist
fur den Pd-Katalysator im untersuchten Konzentrationsbereich unabhangig von der Methan-
konzentration. Bei Verwendung des Pt-basierten Katalysators erhdht sich diese um circa
40 °C.

Soll der Katalytbrenner in einer mobilen Brenngaserzeugungseinheit eingesetzt werden, sind
seitens der Automobilindustrie Standzeiten unter zyklischer Belastung von Uber 5.000 Stun-
den gefordert [104]. Um die Alterung der Katalysatoren zu bewerten, wurde ein Katalysator
nach 5.000 Betriebsstunden erneut Versuchsbedingungen ausgesetzt, denen er bereits nach
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weniger als 1.000 Betriebsstunden unterworfen worden war. Da der Pd-Katalysator fir die
Methanoxidation geeigneter erscheint und die Forderung nach einem vollstandigen Methan-
umsatz die Auslegung eines spateren Katalytbrenners bestimmt, wurde der Alterungstest fiir
den Pd-Katalysator durchgefiihrt. Bild 4.18 zeigt das Ergebnis dieses Alterungstestes in
Form der jeweiligen Umsatz-Temperaturkurven. Im Weiteren sind in Bild 4.18 Umsatz-Tem-
peraturkurven dargestellt, die mit dem gealterten Katalysator bei unterschiedlichen Raumge-
schwindigkeiten von 20.000 bis 60.000 h™ ermittelt wurden. Dies dient der Bestimmung der
maximal méglichen Katalysatorbelastung nach Erreichen der geforderten Standzeit.

100 ! Py ] ;
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Bild 4.18: Alterungstest fiir den Pd-Katalysator

Es zeigt sich eine deutliche Desaktivierung des Katalysators im Laufe der 4.000 Betriebs-
stunden, vor allem im Bereich mittlerer Temperaturen. Die Umsatze sinken bei einer Tempe-
ratur von 450 °C von annahernd 80 auf circa 30 %. Die bendtigte Temperatur, um einen voll-
standigen Umsatz zu erzielen, erhéht sich hingegen lediglich um circa 30 °C. Wird eine
Raumgeschwindigkeit von 40.000 h™ betrachtet, sind nach der Alterung Umsétze in einer
GréRenordnung von 98 % mdglich. Der Katalysator erscheint somit auch fiir einen Dauerbe-
trieb geeignet. Ergdnzend ist anzumerken, dass die Belastung des Katalysators innerhalb
des Testbetriebes nicht realen Bedingungen entsprach, er zwischenzeitlich unter Inertgas-
atmosphare thermisch behandelt wurde und Temperaturen Uber 100 °C aufrechterhalten
wurden. Der Katalysator war somit keinen Verdampfungs- und Kondensationszyklen unter-
worfen. Die zwischen den voranstehend dargestellten Messreihen liegende Belastung des
Katalysators umfasste Raumgeschwindigkeiten bis 400.000 h™', wechselnde Temperaturen
zwischen 100 bis circa 650 °C und unterschiedliche Eduktgaszusammensetzungen, zum
Beispiel Methankonzentrationen bis 20 Vol.-%, Wasserkonzentrationen bis circa 50 Vol.-%
sowie diverse Wasserstoff- und Kohlendioxidkonzentrationen.

Die nachfolgende abschatzende Berechnung soll kldren, inwieweit ein Umsatz von 98 %
ausreicht, um Emissionsvorgaben zu erfilllen, die niedriger sind als der Grenzwert der
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EURO IV-Abgasnorm hinsichtlich der unverbrannten Kohlenwasserstoffe (0,1 g emittierter
Schadstoff je gefahrenem Kilometer). Ausgehend von den Annahmen, dass der mittlere
elektrische Wirkungsgrad der Brennstoffzelle 50 % und die Brenngasnutzung 80 % betragt
sowie dass im Neuen Europaischen Fahrzyklus (NEFZ) 10 kW Leistung bendtigt werden, er-
gibt sich am Eintritt in den Katalytbrenner ein Volumenstrom von circa 26 Nm®h [19, p. 85].
Die angenommene Leistung ist eine obere Abschétzung. Nach [19, p. 85] betragt die mittlere
im NEFZ benétigte Leistung eines VW-Golf-vergleichbaren Fahrzeuges circa 6 kW. Aus-
gehend von einer Fahrdauer im NEFZ von 1180 s — entsprechend einer Fahrleistung von
11 km — ergibt sich eine Abgasmenge von circa 8,7 Nm®. Wird der Grenzwert der EURO /V-
Norm zugrunde gelegt, errechnet sich eine maximal zuldssige Methanemission von
11 Gramm beziehungsweise 0,00156 Nm®/h. Dies entspricht einer mittleren Methankonzen-
tration im Abgas von circa 180 ppm. Bei einer angenommenen mittleren Methankonzentra-
tion im Eduktstrom des Katalytbrenners von 0,6 bis 1 Vol.-% muss demnach ein Umsatz
zwischen 97 bis 98,2 % zur Erfullung der ab dem Jahr 2005 gesetzlich verbindlichen
EURO IV-Norm gewdhrleistet sein [19, p. 84]. Die Umsétze des gealterten Katalysators be-
wegen sich bei einer Raumgeschwindigkeit von 40.000 h™ in dieser GréRenordnung. Werden
notwendige Sicherheitszuschlage angesetzt, die sich zum Beispiel aus den im Alterungstest
nicht bertcksichtigten Kondensations- und Verdampfungsvorgangen, mdéglichen negativen
Einflissen der Reaktionsprodukte auf die Reaktionsgeschwindigkeit sowie den zu er-
wartenden weiteren Verscharfungen der gesetzlichen Rahmenbedingungen begriinden, er-
scheinen Raumgeschwindigkeiten von 40.000 h" mit dem getesteten Katalysator nicht
realisierbar.

Analog zu Kapitel 4.3.2 sollen die benétigte Reaktionsflache und die freigesetzte Reaktions-
warme abgeschatzt werden. Aus den dargestellten experimentellen Ergebnissen (Bild 4.18)
ergibt sich eine maximal mégliche Raumgeschwindigkeit von 20.000 h™ bei einem freien
Strémungsquerschnitt von (0,8 x 0,8) mm?. Wird ein in den Katalytorenner eintretender Volu-
menstrom angenommen, der einem Brennstoffzellenantrieb mit 50 kW elektrischer Leistung
entspricht, ergibt sich ein bendétigtes Reaktorvolumen von 4,43 |. Unter Annahme der Richt-
werte flr die spezifische Katalysatormasse (120 gkataiysator/IMonoith) Und die Beladungsdichte
4,3 mgKatawsator/cmz) aus Kapitel 4.3.2 errechnet sich eine zu beschichtende Flache von circa
12,36 m®. Ausgehend von den entsprechenden Molenstrémen von Wasserstoff und Methan
wird fur einen vollstdndigen Umsatz der brennbaren Komponenten eine freiwerdende Reak-
tionswarme von 22,52 kW ermittelt. Die benétigte Reaktionsflache ist um einen Faktor 3 ge-
ringer als bei der Shift-Reaktion. Die im Katalytbrenner freiwerdende Reaktionswarme uber-
steigt die in der HTS-Stufe freigesetzte VWWarmemenge um das Flnffache. Der Katalytbrenner
erscheint damit ein geeigneter Kandidat fur eine Integration des Warmeubergangs in einen
chemischen Reaktor der Gas- und Abgasnachbehandlung einer mobilen Brenngaser-
zeugungseinheit. Dies gilt insbesondere vor dem Hintergrund, dass das aus einer Strukturre-
duktion resultierende Potenzial fiir den Pd-Katalysator noch nicht ausgeschépft wurde. Ver-
besserte Umsatze fur kleinere Strukturen kénnen fur den Pt-Katalysator auch bei der Me-
thanoxidation festgestellt werden (Anhang 10.2). Eine Ubertragung dieses Strukturpotenzials
auf einen anderen Katalysator erscheint zulassig (4.3.2). Es bleibt zu priifen, inwieweit die
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adiabate Temperaturerh6hung bendtigt wird, um einen vollstandigen Methanumsatz zu
erzielen, und aus diesem Grund eine integrierte Warmeauskopplung nicht méglich ist.

4.4 Experimentelle Ergebnisse kinetischer Untersuchungen zur
Totaloxidation von Wasserstoff und Methan

Die voranstehenden Untersuchungen zeigen, dass trotz des geforderten vollstandigen Me-
thanumsatzes eine Integration des Warmelibergangs in einen Reaktor der Gasnachbehand-
lung fur den Katalytbrenner infolge der starken Warmeténungen der ablaufenden Reaktionen
am ehesten sinnvoll erscheint. Diese apparatetechnische Kombination soll aus Kosten- und
Zeitgrinden nicht experimentell sondern mit den Mitteln der CFD-Modellierung tberprift
werden (Kapitel 5). Die hierfir benétigten, mikrokinetischen Ansatze werden fir die Wasser-
stoff- und Methanoxidation experimentell ermittelt. In den folgenden Kapiteln sollen die
generelle Vorgehensweise bei der Ermittlung kinetischer Parameter und die Ergebnisse der
experimentellen Untersuchungen vorgestellt werden.

4.4.1 Ermittlung kinetischer Parameter aus experimentellen Daten

Zur Beschreibung der Mikrokinetik heterogen-katalysierter Gasphasenreaktionen werden in
der Literatur zwei generelle Ansiatze unterschieden, die sich von ihrer Komplexitdt und vom
Umfang der bendtigten Informationen deutlich unterscheiden. Soll die intrinsische Kinetik der
Reaktion ermittelt werden, sind neben den kinetischen Experimenten in der Regel weiter-
flilhrende physikalisch-chemische Untersuchungen notwendig, die mit groRem experimen-
tellen Aufwand verbunden sind. Die zweite Methode besteht in der Verwendung von verein-
fachten formalkinetischen Ansatzen, die auf Potenz- oder hyperbolischen Funktionen be-
ruhen [86, p. 164]. Bei der Bestimmung von kinetischen Parametern aus experimentellen
Daten ist der Einfluss von Stofftransportphdnomenen (Kapitel 4.1) auszuschlieBen, da diese
die kinetischen Parameter tberlagern und somit verfalschen. Da der Einfluss des Stofftrans-
portes auf die Reaktionsgeschwindigkeit vor allem bei héheren Umséatzen mafigeblich wird,
sind kinetische Experimente bei differenziellen Umsatzen durchzufihren. Als Richtwert
werden in der Literatur Umséatze in einer GréfRenordnung kleiner gleich 10 % angegeben
[105].

Potenzanséatze zur formalkinetischen Beschreibung heterogen-katalysierter Reaktionen sind
einfache Modellansatze und unterstellen die Méglichkeit einer pseudo-homogenen Beschrei-
bung der Reaktionsgeschwindigkeit. Eine etwaige Abhangigkeit vom Beladungsgrad der
aktiven Zentren wird vernachlassigt. Potenzansatze berlicksichtigen lediglich die Abhangig-
keit der Reaktionsgeschwindigkeit von den Konzentrationen in der Gasphase sowie der
Temperatur und kénnen allgemein wie folgt formuliert werden [86, p. 34]:

r=k-JJxe (Gl. 4.6)
i=1

80



4 Katalytische Untersuchungen

Die Exponenten in Gleichung 4.6 entsprechen der jeweiligen Reaktionsordnung der Reak-
tanden. Bei negativen Exponenten verlangsamen hdhere Konzentrationen der entspre-
chenden Spezies die Reaktion, bei Reaktionsordnungen gréRer null beschleunigen héhere
Konzentrationen der Spezies die Reaktionsgeschwindigkeit. Weist die Reaktionsordnung
den Wert null auf, beeinflusst diese Spezies die Reaktion nicht. In gewissem Umfang kann
aus den experimentell bestimmten Reaktionsordnungen auf den Mechanismus der Reaktion
am vorliegenden System aus Katalysator und chemischer Reaktion geschlossen werden
[86, p. 33]. Eine eindeutige Aufkldrung des Reaktionsmechanismus ist allerdings nur durch
weiterfuhrende Untersuchungen méglich.

Zur Ermittlung der Reaktionsordnung einer Komponente i wird ihre Konzentration bei sonst
konstanten Versuchsbedingungen variiert. Die Variation eines Partialdruckes einer Kompo-
nente &ndert bei einem konstanten Systemdruck die Partialdriicke der weiteren beteiligten
Komponenten. Ist eine Komponente, wie im vorliegenden Fall die Verbrennungsluft, in einem
hohen Uberschuss vorhanden, ist dieser Partialdruck entsprechend zu adaptieren. Diese
Veranderung kann in guter Naherung vernachlassigt werden. Durch Logarithmieren der Glei-
chung 4.6 ergibt sich die folgende Gleichung:

i
Inr =Ink+ > x;-x, (Gl. 4.7)

i=1

Da fiir alle Komponenten mit j#i unter den voranstehend aufgefuhrten Bedingungen gilt, dass
das Produkt aus Konzentration und der jeweiligen Reaktionsordnung konstant ist, kénnen
diese GréRen in Gleichung 4.7 zusammengefasst werden und die Gleichung vereinfacht sich
zZu:

Inr =Ink’ + %, - X, (Gl. 4.8)

Aus Gleichung 4.8 ergibt sich in einfacher Form durch eine lineare Regression die Reak-
tionsordnung der Komponente i.

Zur Bestimmung, ob eine Reaktionskinetik durch Reaktionsprodukte beeinflusst wird, kann
wie folgend, beispielhaft fiir eine etwaige Produkiwasserbeeinflussung der Wasserstoffoxida-
tion skizziert, vorgegangen werden. Ausgehend von einem vernachlassigbaren Einfluss der
Sauerstoffkonzentration kann die Reaktionsgeschwindigkeit der Wasserstoffoxidation in
Form eines Potenzansatzes wie folgt formuliert werden. Die pro Zeiteinheit verbrauchte Was-
serstoffmenge entspricht aufgrund der Stéchiometrie der Reaktion (Gleichung 2.10) der ge-
bildeten Wassermenge:

(5 dc, dc
r=k, -eprR'T}cﬁzz .CY, Oy =— d:z = d:2° (Gl. 4.9)
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Werden alle in Gleichung 4.9 bei einer Temperatur konstanten Gréf3en, wie zum Beispiel die
Wasserstoffkonzentration und die Reaktionsordnung des Wasserstoffes, in der Konstanten
ks zusammengefasst, vereinfacht sich Gleichung 4.9 nach Trennung der Variablen zu:

k,-dt=—"9 (Gl. 4.10)

|
mit: k,=k, -exp{ RTlcfe el

Durch Integration von Gleichung 4.10 in den Grenzen zwischen t=0 und der Verweilzeit t=1
beziehungsweise unter Verwendung der Annahme eines wasserfreien Eduktstromes
Zwischen Cyasser=0 DIS Cpvasser=Cwasser, aus €rgibt sich die nachstehende Gleichung fur die Aus-
trittskonzentration des Wassers:

1

Ch,0,aus = [k1 T (1 _KHzo)] o (Gl. 4.11)

In Gleichung 4.11 wird unter Ausnutzung der Stéchiometrie der Reaktion der Umsatz einge-
fuhrt und die Gleichung anschlieRend logarithmiert. Der Umsatz ergibt sich hierbei durch den
Bezug der Wasserkonzentration am Austritt auf die Wasserstoffkonzentration am Eintritt. Die
Austrittskonzentration des Wassers kann in dieser Umsatzdefinition Uber Gleichung 4.11
formuliert werden. Es ergibt sich eine fir die Bestimmung der Reaktionsordnung des Pro-
duktwassers geeignete Form, in der mit dem Umsatz und der Verweilzeit nur direkt mess-
bare Gréf3en enthalten sind:

In§=k2+[ ]-Int—k3 (Gl. 4.12)

— Kn,0

mit k, =-Inc,, +[1

Die Temperaturabhangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit wird tber die in Gleichung 4.6
enthaltene Konstante k bericksichtigt. Diese wird in den meisten Fallen Uber einen
Arrhenius-Ansatz gemaR Gleichung 4.1 beschrieben [86, p. 34]. Setzt man Gleichung 4.1 in
Gleichung 4.6 ein und logarithmiert sie nach der Division durch den konzentrationsabhan-
gigen Term, erhélt man eine Gleichung zur Bestimmung der Aktivierungsenergie und des
pra-exponentiellen Faktors:
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In

—Ink, — REAT (Gl. 4.13)

j
X
i=1

Aus Gleichung 4.13 ermittelt sich durch die Auftragung der linken Seite von Gleichung 4.13
als Funktion des Inversen der absoluten Temperatur die Aktivierungsenergie der Reaktion
aus der Steigung der sich ergebenen Geraden und der pra-exponentielle Faktor als der ent-
sprechende Ordinatenabschnitt. Diese Darstellungsform wird im Allgemeinen als Arrhenius-
Plot bezeichnet. Wird der Konzentrationseinfluss aller auBer der betrachteten Komponente
als vernachlassigbar angesehen, vereinfacht sich Gleichung 4.13 zu:

X

i - |=ink_ —Ea (Gl. 4.14)

‘i R-T
Die Reaktionsgeschwindigkeit r ist in allen voranstehend aufgefiihrten Gleichungen wie folgt
definiert [86, p 35]:

AX p 1
r :F'Vges.,aus ' R-T :

aus m Katalysator

(Gl. 4.15)

Neben den Zustandsgréfien Druck in Pa und Temperatur in K sind der Gesamtvolumenstrom
am Austritt in m%/s, die Katalysatormasse in kg sowie die experimentell ermittelte Konzen-
trationsadnderung in ppm einzusetzen. Die Katalysatormasse ergibt sich aus der jeweilig be-
schichteten Flache und der erreichbaren Beladungsdichte (Tabelle 4.1).

4.4.2 Wasserstoffoxidation

Bereits die anwendungsorientierten Messungen in den Kapiteln 4.3.4 und 4.3.5 zeigen, dass
die Methanoxidation bei der Auslegung eines Katalytbrenners fiir ein Brenngaserzeugungs-
system auf Basis von Kohlenwasserstoffen mageblich ist, wenn Methan bei der Refor-
mierung der eingesetzten Kohlenwasserstoffe in groRerem Umfang gebildet wird. Aus
diesem Grund wurde die Methanoxidation intensiver untersucht als die VWasserstoffoxidation,
die auch nach Literaturangaben [105-107] an den betrachteten Edelmetallkatalysatoren sehr
schnell ablauft. Vor dem Hintergrund des geforderten vollstdndigen Umsatzes ist die Was-
serstoffoxidation als weniger problematisch einzuschéatzen. Aus der hohen zu erwartenden
Reaktionsgeschwindigkeit sowie der Forderung nach differenziellen Umsédtzen bei
kinetischen Experimenten folgt, dass bei Raumgeschwindigkeiten von gréRer 250.000 h™
und Temperaturen unter 180 °C gearbeitet werden muss. Bild 4.19 zeigt den Arrhenius-Plot
der Wasserstoffoxidation bei einer konstanten Eintrittskonzentration des Wasserstoffs von
5 Vol.-%.
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40
Kanal:
(0,4 x 0,4 x 50) mm?®
= 30 - Katalysator:
< 1
& 0,6 Ma.-% Pt/ y-Al,O,
= GHSV:
SE L, 1.100.000 h™
0 ° - Eduktkonz.:
o
=< 5 Vol.-% H,
£
x 10
C
= ® Messwerte
— Regressionsgerade
0,0 ‘
2,0E-03 2,3E-03 2,5E-03 2,8E-03 3,0E-03
1/T [1/K]
Bild 4.19: Arrhenius-Plot der Wasserstoffoxidation

Die Aktivierungsenergie berechnet sich zu 20,1 kd/mol. Werden alle untersuchten Konzentra-
tionen zwischen 1 und 7 Vol.-% betrachtet (Anhang 10.2, Tabelle 10.1), ergibt sich eine
mittlere Aktivierungsenergie der Wasserstoffoxidation an dem verwendeten Platinkatalysator
von 23,0 kJ/mol. Dieser Wert stimmt mit Angaben in der Literatur tberein, zum Beispiel
[105]. Der mittlere Fehler der Aktivierungsenergien liegt bei 11,4 %.

In Bild 4.20 ist beispielhaft fiir eine Gastemperatur von circa 108 °C die Abhangigkeit der
Reaktionsgeschwindigkeit von der Wasserstoffkonzentration in einer doppellogarithmischen
Auftragung abgebildet. Aus dieser Darstellung kann, wie in Kapitel 4.4.1 gezeigt, die Reak-
tionsordnung des Wasserstoffes bestimmt werden.

40
Kanal:
(0,4 x 0,4 x 50) mm?®
30 /i/, 1 Katalysator:
= 7 tt 0,6 Ma.-% Pt/y-Al,O,
2 GHSV:
o 1.100.000 h™
(_ED 20 Temperatur:
£ 108 °C
= 10
® Messwerte
— Regressionsgerade
0,0
-0,5 0,0 0,5 1,0 1,5 2,0
In cyp [IN(Mol/m3)]
Bild 4.20: Reaktionsordnung des Wasserstoffes bei der Wasserstoffoxidation
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Es zeigt sich eine leicht positive Steigung der Regressionsgeraden und somit eine positive
Reaktionsordnung des Wasserstoffes. Die Mikrokinetik der Wasserstoffoxidation wird bei
héheren Wasserstoffkonzentrationen beschleunigt. Fir die dargestellte Temperatur wird eine
Reaktionsordnung von 0,61 berechnet. Bei Betrachtung aller untersuchten Temperaturen er-
gibt sich bei einem mittleren Fehler von circa 20 % eine Reaktionsordnung von 0,75
(Anhang 10.2, Tabelle 10.1).

Bild 4.21 zeigt in einer doppellogarithmischen Darstellung den Wasserstoffumsatz als Funk-
tion der Verweilzeit der Reaktionsgase auf dem Katalysator und ist damit geeignet, den Ein-
fluss des Produktwassers auf die Mikrokinetik der Wasserstoffoxidation zu bestimmen
(Kapitel 4.4.1, Gleichung 4.12). Die dargestellten Verweilzeiten entsprechen Raumgeschwin-
digkeiten zwischen 250.000 bis 1.125.000 h™".

1
Kanal:
/ (0,4 x 0,4 x 50) mm®
08 Katalysator:
. 0,6 Ma'% Pt/y- A|203
% 0,6 Temperatur:
£ ~90°C
=)
o) Eduktkonz.:
o 04
S 5 Vol.-% H,
0,2
® Messwerte
0 — Regressionsgerade
0,4 0,6 0,8 1 1,2
log Verweilzeit
Bild 4.21: Limitierung der Wasserstoffoxidation durch Produktwasser

Die Wasserstoffumséatze steigen mit zunehmender Verweilzeit an. Als Steigung der Regres-
sionsgeraden ergibt sich ein Wert von 0,75. Dies entspricht einer Reaktionsordnung des Pro-
duktwassers von -1/3. Die Wasserstoffoxidation wird somit durch das Produktwasser der
Reaktion gebremst.

Fur den experimentell untersuchten Konzentrations- und Temperaturbereich kann damit der
folgende mikrokinetische Ansatz fir die Wasserstoffoxidation an dem verwendeten Platinka-
talysator formuliert werden:

_ -22.980| o075 _-13
r_koo-exp{?}-cl_|2 "Ch0 (Gl. 4.16)
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4.4.3 Methanoxidation

Infolge des bestimmenden Charakters der Methanoxidation fiir die Auslegung des Katalyt-
brenners wurden die kinetischen Untersuchungen weitergefasst als bei der \Wasserstoffoxi-
dation. Neben jeglichen Reaktionspartnern der Methanoxidation — ausgeschlossen des
Sauerstoffes, von dem ein ausreichender Uberschuss angenommen wird und der nach [108]
eine Reaktionsordnung von O besitzt - ist auch der Wasserstoff in die kinetischen Unter-
suchungen einbezogen worden. Neben einer mdglichen konkurrierenden Adsorption ist die
Wasserbildung durch die Wasserstoffoxidation Motivation fiir diese MaRnahme. Alle Unter-
suchungen sind mit einem Versuchstrager der Dimension (0,8 x 0,8 x 50) mm®, der mit
6 Ma.-% Palladium als aktiver Komponente beschichtet war, durchgefiihrt worden. Es wird
der Pd-basierte Katalysator fur die kinetischen Untersuchungen verwendet, da sich
Palladium als die besser geeignete aktive Komponente darstellt (Kapitel 4.3.5). Um die Ge-
nauigkeit der kinetischen Messungen zu erhéhen, wurden im Vergleich zu typischen Re-
formeraustrittsbedingungen hdéhere Methankonzentrationen untersucht. Kleinere, nicht zu
vermeidende Fehler bei der Integration der Chromatogramme wirken sich bei einem
groReren Basiswert nicht so signifikant auf das Ergebnis aus, so dass insgesamt eine héhere
Genauigkeit und Reproduzierbarkeit zu erwarten ist. Bild 4.22 zeigt den Arrhenius-Plot fir
die Methanoxidation bei einer Raumgeschwindigkeit von 60.000 h™ und einer Methankon-
zentration von 20 Vol.-%.

2
Kanal:
1 (0,8 x 0,8 x 50) mm®
= 0 § = Katalysator:
ME 6 Ma'% Pd/’y- A|203
- g -1 T GHSV:
L= 60.000 h™
0 2
£ 2 Eduktkonz.:
3 3 ) 20 Vol.-% CH,
£
£ -4
5 ® Messwerte
— Regressionsgerade
6 ‘
1,2E-03 1,4E-03 1,6E-03 1,8E-03 2,0E-03
1/T [1/K]
Bild 4.22: Arrhenius-Plot der Methanoxidation

Bild 4.22 rechtfertigt die Erhéhung der Methankonzentration. Der Regressionskoeffizient des
dargestellten Arrhenius-Plots betragt circa 0,98. Fir die in Bild 4.22 dargestellte Konzentra-
tion von 20 Vol.-% CH,4 wird fir die Aktivierungsenergie ein Wert von circa 110 kJ/mol er-
mittelt. Werden alle untersuchten Konzentrationen betrachtet, ergibt sich eine Aktivierungs-
energie von circa 100 kJ/mol (Anhang 10.2, Tabelle 10.2). Die mittlere Abweichung betragt
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11 %. Dieser Wert stimmt mit der in der Literatur fiir Pd-basierte Katalysatoren angebenen
Bandbreite flir Aktivierungsenergien von 70 bis 160 kJ/mol [98, 100] Gberein.

Bild 4.23 zeigt fur eine Temperatur von circa 375 °C und eine Raumgeschwindigkeit von
60.000 h™' den Einfluss der Methankonzentration auf die Mikrokinetik der Totaloxidation von
Methan.

4 Kanal:
35 (0,8 x 0,8 x 50) mm°
_ 3 Katalysator:
i; 6 Ma.-% Pd/ y—Al,O4
2 25 _i_Lﬁ/ GHSV:
@ ) i’ 60.000 h"'
o
£ Temperatur:
£ 15 ~375°C
=R
0.5 ® Messwerte
— Regressionsgerade
0
-1 -0,5 0 0,5 1 1,5
In Caus [IN(Mol/M3)]
Bild 4.23: Reaktionsordnung des Methans

Fur die in Bild 4.23 dargestellte Temperatur berechnet sich eine Reaktionsordnung von circa
va. Dieser Wert ergibt sich auch als Mittel bei Betrachtung aller in einem Temperaturbereich
zwischen 300 bis 400 °C liegenden 6 untersuchten Temperaturen (Anhang 10.2, Tabelle
10.2). Dieser Wert ist deutlich geringer als zum Beispiel die in [108] angebene Reaktionsord-
nung des Methans von 1. Dieser grofe Unterschied kann unter anderem auf unterschied-
liche Dispersionsgrade der aktiven Komponente zuriickgefiihrt werden.

Wasser kann die Kinetik der Methanoxidation an Pd-basierten Katalysatoren nachteilig be-
einflussen [18, 110]. In einem ersten Schritt wurde der Einfluss des Produkiwassers entspre-
chend der in Kapitel 4.4.1 aufgefiihrten Vorgehensweise untersucht (Gleichung 4.12). Bild
4.24 zeigt das Ergebnis dieser Untersuchungen fiir Temperaturen zwischen 375 bis 425 °C.
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1,6
Kanal:
1,4 8 | (08x08x50) mm®
| Katalysator:
1,2 e )
./.—/.7 I 6 Ma.-% Pd/ y-Al,O3
N E— Eduktkonz.:
©
:) , /
[@)) M
£ 061 AT=375°C
0.4 ©T=400°C
02 ®T=425°C
0
1,4 1,5 1,6 1,7 1,8
log Verweilzeit
Bild 4.24: Limitierung der Methanoxidation durch das Produktwasser

Es zeigt sich eine Zunahme des Umsatzes mit steigender Verweilzeit. Die Steigung der Ge-
raden ergibt sich im Mittel zu circa 0,8. Dies entspricht einer Reaktionsordnung des Produkt-
wassers von -%. Bereits die sehr geringen Produktwassermengen bei den kinetischen Ex-
perimenten wirken sich somit negativ auf die Mikrokinetik der Methanoxidation aus. Bild 4.25
zeigt den Wassereinfluss Uber einen Konzentrationsbereich vom Produktwasser bis zu einer
Wasserkonzentration von 50 Vol.-% im Edukt.

4.0
Kanal:
- (0,8 x 0,8 x 50) mm®
20 = T Katalysator:
,f #. 6 Ma.-% Pd/ y-Al,O5
‘TO) 0,0 L GHSV: )
~ . 300.000 h
S .
= * ® Temperatur:
£ -20 ~577°C
c | Eduktkonz.:
B 2,5 Vol.-% CH,
-4,0
T t if
6.0 ® Messwerte
-3,0 20 1,0 0,0 1.0 20 30 L Regressionsgerade
IN Ci120 aus [IN(Mol/mM?)]
Bild 4.25: Reaktionsordnung des Wassers bei der Methanoxidation

Es offenbart sich gegeniiber der reinen Produktwasserlimitierung Giber den gesamten unter-
suchten Konzentrationsbereich ein stark negativer Einfluss des Wassers. Die Reaktionsord-
nung des Wassers betragt circa -1. Von einer nachteiligen Beeinflussung der Kinetik der Me-
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thanoxidation durch Wasser wird auch in der Literatur berichtet [109]. Dieser sei auch bei
hohen Reaktionstemperaturen signifikant [110]. Die in der Literatur angegebenen Reaktions-
ordnungen des Wassers liegen ebenfalls in einer Gréenordnung von -1.

Bild 4.26 zeigt den Einfluss des Wasserstoffes auf die Methanoxidation. Die Auftragung er-
folgt im Gegensatz zu den vorangegangenen Abbildungen nicht Uber die Austritts- sondern
Uber die Eintrittskonzentration des Wasserstoffes. Dies ist notwendig, da fiir die gewahlten
Versuchsbedingungen der Wasserstoffumsatz stets vollstandig ist.

2,0
Kanal:
10 (0,8 x 0,8 x 50) mm®
’ Katalysator:
= L 6 Ma.-% Pd/y-Al,O4
o 00 GHSV:
> -1
— 10 - 300.000 h
g b Temperatur:
£ 20 ~ 577 °C
c 7 T { Eduktkonz.:
2,5Vol.-% CH
-3,0 it
-4,0 ‘ | ® Messwerte
-1 -0,5 0 0,5 1 — Regressionsgerade
IN Gz in [IN(MoI/M®)]
Bild 4.26: Reaktionsordnung des Wasserstoffes bei der Methanoxidation

Wie Bild 4.26 zeigt, kann neben dem Wasser auch ein negativer Einfluss des Wasserstoffes
auf die Methanoxidation festgestellt werden. Es ergibt sich bei Mittlung aller untersuchten
Temperaturen eine Reaktionsordnung von circa -1. Dies entspricht der fir Wasser be-
stimmten Reaktionsordnung. Es kann vermutet werden, dass dieser stark negative Einfluss
des Wasserstoffes auf das Produktwasser der Wasserstoffoxidation zuriickgefiihrt werden
kann, da der eigentlich im Edukt enthaltene Wasserstoff bei den vorherrschenden Reaktions-
bedingungen voraussichtlich sehr schnell vollstandig oxidiert ist. Eine mdgliche Klarung be-
darf weiterer Untersuchungen, die nicht Inhalt dieser Arbeit sind.

Ein Einfluss von CO, auf die Kinetik der Methanoxidation konnte in untersuchten Konzentra-
tionsintervall von 7,5 bis 30 Vol.-% und Temperaturen zwischen 475 bis 525 °C nicht festge-
stellt werden (Anhang 10.2, [108]). Die auf dem Potenzansatz basierende Kinetik der Total-
oxidation von Methan kann unter Einbeziehung der voranstehend vorgestellten Ergebnisse
demnach wie folgt formuliert werden:

rzkm-exp{m} c22 ¢! .o (Gl. 4.17)

R.T | ~CH4 “H20 “Hp
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4.5 Zusammenfassung und Schlussfolgerungen

Bei der Shift-Reaktion sind nur maRige Raumgeschwindigkeiten in einer Gréenordnung
kleiner 20.000 h™" méglich, wenn ein Umsatz im Bereich des thermodynamischen Gleichge-
wichtes erreicht werden soll. Der edelmetallbasierte Katalysator der Firma B ist aktiver als
der auf unedlen Metallen basierende Katalysator der Firma A, zeigt aber bei der hydrau-
lischen Beschichtung auf metallischen Substraten keine ausreichende Langzeitstabilitat.
Eine Verringerung der charakteristischen Abmessung des Strémungskanals wirkt sich infolge
des verbesserten Stofftransportes aus dem Strdomungskern an die katalytisch aktive Schicht
oder infolge der zunehmenden volumenspezifischen Katalysatormasse positiv auf die effek-
tive Reaktionsgeschwindigkeit aus. Diese mit dem unedlen Katalysator erzielten Ergebnisse
kénnen auf den edelmetallbasierten Katalysator iibertragen werden. Untersuchungen zur Zu-
sammensetzung des Reformats zeigen eine deutliche Limitierung der Reaktionsgeschwin-
digkeit durch die Produkte der Shift-Reaktion im Falle des unedlen Katalysators. Ein positiver
Einfluss des Wasserpartialdruckes auf die Kinetik der Shift-Reaktion wird hingegen nicht
festgestellt. Die Abhangigkeiten hinsichtlich der Eduktgaszusammensetzung sind nicht be-
ziehungsweise nur unter Vorbehalt auf den edelmetallbasierten Katalysator (bertragbar.
Eine direkte Integration eines Warmeulbertragers in einen Shift-Reaktor erscheint vor dem
Hintergrund der mdéglichen Raumgeschwindigkeiten und freiwerdenden Reaktionswdrmen
nicht sinnvoll. Dies ist erneut zu priifen, wenn aktivere Katalysatoren erhéltlich sind.

Der fiir die praferenzielle CO-Oxidation untersuchte Katalysator zeigt eine geringe Aktivitat.
Erst bei flir einen PrOx-Reaktor hohen Temperaturen tUber 200 °C werden Umséatze Uber
90 % erreicht, die bei der gewahlten Eintrittskonzentration notwendig sind, um den in [14] an-
gebenen maximalen Grenzwert fir den Dauerbetrieb einer PEFC mit einem Synthesegas zu
unterschreiten. Luftzahlen lber der stéchiometrisch notwendigen wirken sich positiv auf die
effektive Reaktionsgeschwindigkeit aus. Das Temperaturfenster fiir einen optimalen Reaktor-
betrieb kann Uber die Luftzahl in gewissem Umfang beeinflusst werden. Die Selektivitat des
Katalysators entspricht im mittleren Temperaturbereich mit circa 50 % Angaben in der Lite-
ratur, zum Beispiel [94, 96]. Bei héheren Temperaturen nimmt die Selektivitdt ab und es
kann nach einem vollstandigen Umsatz bei tieferen Temperaturen erneut CO im Produktgas
nachgewiesen werden, wenn die Temperatur weiter gesteigert wird. Dies begriindet sich
wahrscheinlich aus verdnderten Adsorptionseigenschaften bei héheren Temperaturen. Die
unzureichende Aktivitdt des Katalysators kann voraussichtlich auf Probleme bei der Be-
schichtung der metallischen Mikrokanéle zuriickgefiihrt werden, da die Beschichtungsgite
nicht reproduzierbar war. Die méaRigen Raumgeschwindigkeiten sowie die zurzeit geringen
CO-Eintrittskonzentrationen und die hieraus resultierenden verhaltnismafRig geringen Tem-
peraturerhdhungen lassen eine in den PrOx-Reaktor integrierte Warmeauskopplung nicht
sinnvoll erscheinen. Diese Aussage ist bei aktiveren Katalysatoren beziehungsweise der Be-
seitigung der Beschichtungsprobleme erneut zu prifen. Im Weiteren bleibt zu prifen,
inwieweit eine integrierte Warmeauskopplung fur die aktive Regelung des PrOx-Reaktors
Uber einen Warmetrégerkreislauf notwendig ist.
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Bei der Wasserstoffoxidation sind hohe Raumgeschwindigkeiten an beiden untersuchten
Oxidationskatalysatoren (Platin- beziehungsweise Palladium-basiert) méglich, wobei der Pt-
Katalysator firr die Wasserstoffoxidation geeigneter ist. An beiden Katalysatoren ziindet die
Wasserstoffoxidation bei annahernd Raumtemperatur, so dass der Katalytbrenner im Falle
eines Kaltstarts nur maRig bis gar nicht Gber andere Vorrichtungen vorgewarmt werden
muss. Hinsichtlich der Methanoxidation ist der Pd-basierte Katalysator geeigneter. Trotzdem
liegen die maximal méglichen Raumgeschwindigkeiten um eine GréRenordnung niedriger als
bei der Wasserstoffoxidation. Das bei der Reformierung gebildete Methan limitiert die még-
lichen Raumgeschwindigkeiten im Katalytbrenner, wenn ein vollstédndiger Methanumsatz
gefordert ist. Der Wasserstoffumsatz wird bei méglichen Betriebsbedingungen des Katalyt-
brenners stets vollstandig sein. Mit Hinblick auf die Methanoxidation sind geringe Wasser-
konzentrationen im Edukt des Katalytbrenners anzustreben, da sich Wasser negativ auf die
Kinetik der Methanoxidation an einem Pd-Katalysator auswirkt. Auch Wasserstoff wirkt sich,
wahrscheinlich Uber das bei seiner Oxidation entstehende Wasser, nachteilig auf die Kinetik
der Methanoxidation aus.

Die installierte Messmethodik an einzelnen Kanalen stellt infolge des geringen apparativen
Aufwandes fir die Versuchstrdger und aufgrund der geringen benétigten Mengen an
Edukten eine kostenglinstige und schnelle Methode zur Charakterisierung von Katalysatoren
dar. Die Ergebnisse sind prinzipiell auf monolithische Reaktorkonzepte Ubertragbar. Um
Fehleinschatzungen zu vermeiden, sind die Reproduzierbarkeit und die Giite der Beschich-
tung der metallischen Substrate zu optimieren. Etwaige Optimierungsarbeiten beziiglich der
Beschichtungstechnik kénnen hierbei durch konstruktive Arbeiten an den Versuchstragern
unterstitzt werden.
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5 Fluiddynamische Modellierung

Die fluiddynamische Modellierung basiert auf der numerischen Lésung des Differenzial-
gleichungssystems, das das physikalische Problem beschreibt. Neben grundlegenden Be-
merkungen sollen in den folgenden Kapiteln die im Rahmen der Dissertation relevanten
Modelle, Vereinfachungen und wesentlichen Gleichungen vorgestellt werden. Dies umfasst
den Stoff- und Warmetransport bei Strémungen von Gasen in Kanélen sowie in pordésen
Medien und die mathematische Beschreibung von chemischen Reaktionen.

5.1 Einfiihrende Bemerkungen

Die fluiddynamische Modellierung gliedert sich prinzipiell in drei Arbeitsschritte. In einem
ersten Schritt, dem so genannten pre-processing, ist die Geometrie des Modells zu erstellen
und in kleine Kontrollvolumina, fir die die implementierten Gleichungssysteme numerisch
gelést werden, zu unterteilen. Anzahl, Gré3e und geometrische Beschaffenheit der Kontroll-
volumina, die auch als Zellen bezeichnet werden, bestimmen hierbei wesentlich die be-
nétigte Rechenzeit aber auch die Genauigkeit der Lésung [111, p. 3]. Randbedingungen,
physikalische und chemische Phdnomene, die im Modell beriicksichtigt werden sollen, und
die bendétigten Stoffdaten sind in diesem Arbeitsschritt zu definieren. In einem zweiten Schritt
wird das numerische Problem in geeigneter Weise durch den im CFD-Programm enthaltenen
Algorithmus geldst. Der Anwender kann in der Regel durch in die Programme eingebaute
Steuerungsparameter Einfluss auf den Lésungsalgorithmus ausiiben. Nach der Konvergenz
erfolgt in einem dritten Arbeitsschritt die Auswertung der gefundenen Ldsung. Hierbei stehen
neben den integralen Anderungen einer physikalischen GréRe lber das gesamte Modell
auch das ortliche und bei dynamischer Modellierung das 6rtliche und zeitliche Profil der
meisten physikalischen Grélen zu Verfiigung.

Im Rahmen der vorliegenden Dissertation wurde fir die fluiddynamische Modellierung das
auf dem Verfahren der finiten Volumen basierende und kommerziell erhaltliche Programm-
paket Fluent der Firma Fluent.Inc verwendet. Die Generierung der entsprechenden Rechen-
gitter erfolgt aus Griinden der Kompatibilitidt mittels des Pra-Prozessor Gambit. Das Pro-
grammpaket Fluent beinhaltet ein breites Spektrum an Modellen und bietet zusatzlich die
Méglichkeit, anwendungsspezifische Problembeschreibungen iber so genannte user defined
functions (udf) zu implementieren. Eine udf ist eine in der Programmiersprache C zu er-
stellende Sub-Routine, die ein in Fluent enthaltenes Modell erganzt beziehungsweise ein
Phanomen oder eine Randbedingung entsprechend den Vorstellungen des Anwenders ge-
geniiber voreingestellten Annahmen abgewandelt beriicksichtigt. Im Rahmen dieser Arbeit
wurde diese Mdglichkeit fur den diffusiven Stofftransport und die Kinetiken der chemischen
Reaktionen genutzt. Die Anzahl und die Komplexitat der udfs sollte begrenzt werden, da
deren Verwendung zu erhéhten Rechenzeiten fiihrt [112, p. 42]. Im Weiteren erlaubt das
Programm Fluent in der Softwareumgebung des CFD-Programms eine Anpassung vieler der
in der Phase des pre-processings definierten Randbedingungen, Stoffdaten sowie der physi-
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kalischen und chemischen Modelle. Eine Adaption der Gittergeometrie ist ebenfalls in dieser
Umgebung mdglich.

5.2 Stofftransport

Der Stoffstrom einer Komponente i setzt sich additiv aus einem diffusiven und konvektiven
Strom sowie einem Anteil der Oberflachendiffusion zusammen. Der Einfluss der Ober-
flachendiffusion, einem lateralen Stofftransport von an Feststoffoberflichen adsorbierten
Molekiilen, ist nach [86, p. 79] im Bereich bei industriellen Anwendungen gangigen Dricken
und Temperaturen in der Regel vernachlassigbar und soll im Folgenden keine Beriicksichti-
gung finden. Die so genannte konfigurelle Diffusion, die fiir charakteristische Abmessungen
der Feststoffstruktur in der molekularen Gréfienordnung relevant ist [86, p. 80], bleibt
ebenfalls unberiicksichtigt und sei hier nur aus Griinden der Vollstandigkeit erwahnt.

Die Triebkraft fir einen konvektiven Stofftransport ist ein Gradient des Gesamtdruckes. Hin-
sichtlich der Diffusion stellen etwaig im System vorliegende Partialdruckgradienten die Trieb-
kraft fir diesen Transportmechanismus dar. Diese unterschiedlichen Triebkréfte fithren zu
einer additiven Berlcksichtigung der jeweilig resultierenden Stoffstréme. Bei der Diffusion
sind in Abhangigkeit von den vorliegenden Systemeigenschaften unterschiedliche Mecha-
nismen dominierend, die als molekulare und als so genannte Kn-Diffusion bezeichnet
werden. In einem Ubergangsbereich, der von den Systemeigenschaften Druck, Temperatur,
Stoffeigenschaften und der GréRe der charakteristischen Abmessung abhéngig ist, besitzen
beide Mechanismen einen relevanten Anteil und miissen somit berlcksichtigt werden. Die
Darstellung der entsprechenden Mechanismen der Diffusion sowie ihre modellmaRige Ab-
bildung erfolgt in den jeweilig betroffenen Unterkapiteln.

5.2.1 Stofftransport in Kandlen

Da im Rahmen der Dissertation nur zahigkeitsbehaftete, laminare und inkompressible Stré-
mungen normalviskoser so genannter Newton'scher Fluide betrachtet werden, soll die fur
diesen Fall geltende Bewegungsgleichung aufgezeigt werden, die in der Literatur im Allge-
meinen als Navier-Stokes-Gleichung bezeichnet wird. Die Darstellung erfolgt aus Griinden
der Vereinfachung fir den zweidimensionalen Fall. Ein Fluid wird als normalviskos be-
zeichnet, wenn die Schubspannung Uber das Newton’'sche Schubspannungsgesetz be-
schrieben werden kann, das heilt die Schubspannung dem entsprechenden Geschwindig-
keitsgradienten direkt proportional ist und der im Schubspannungsgesetz auftretende Pro-
portionalitatsfaktor, die dynamische Viskositdt, unabhangig von der eigentlichen Scherbean-
spruchung ist. Gase zeigen in der Regel normalviskoses Verhalten [26, p. 16]. Die Kompres-
sibilitdt von Gasen muss bei Mach-Zahlen (Ma-Zahl) gréRer als 0,1 bis 0,3 beriicksichtigt
werden [113]. Die Ma-Zahl ist hierbei definiert als das Verhéltnis der Strémungsgeschwin-
digkeit des Gases zur Schallgeschwindigkeit bei der vorliegenden Temperatur. Die Schallge-
schwindigkeit berechnet sich im Fall idealer Gase aus der Temperatur, der spezifischen Gas-
konstanten und dem isentropen Exponenten des betrachteten Gases und es gilt
[114, pp. 15-16]:
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Ma=Y-__Y (Gl. 5.1)

¢ Jx-Rg:T

) c
mit x = 2

v

Wird Luft als strémendes Medium angenommen, ergeben sich bei einer Temperatur von
20 °C Strémungsgeschwindigkeiten von circa 35 m/s (Ma=0,1) beziehungsweise uber
100 m/s (Ma=0,3), ab denen der kompressible Charakter der Strémung beriicksichtigt
werden muss. Die bei den Simulationsrechnungen verwendeten Geschwindigkeiten sind
immer kleiner als 100 m/s und bis auf wenige Ausnahmen auch geringer als die kritische
Stromungsgeschwindigkeit bei Anwendung des restriktiveren Ma-Zahlkriteriums, so dass die
Annahme der Inkompressibilitdt gerechtfertigt ist.

Die Navier-Stokes-Gleichung ermittelt sich durch Einsetzen der entsprechenden Terme fir
die Beschleunigung, die bezogene Massenkraft, die bezogene Druckkraft sowie der be-
zogenen Zahigkeitskraft in die durch Gleichung 5.2 allgemein formulierte Impulsgleichung fiir
laminare Stromungen [26, pp. 119-131].

Nttty (Gl 5.2)

Fir den zweidimensionalen Fall liefert Gleichung 5.2 mit den Geschwindigkeitskomponenten
v,i=u(t,x,y) und v,=(tx,y) das zu Iésende Gleichungssystem fiir ein homogenes Fluid
(p= konstant), das in kartesischen Koordinaten wie folgt formuliert werden kann:

2 2
ou, ,.0u, ,8u__dus 10p, [0 ‘ZJ 6_‘: (Gl. 5.3)
ot oX oy o0X p OX ox® 0y

2 2
CATRCL AN VAL L. - S ] B i BN (Gl. 5.4)
ot oX oy oy p oy ox: 0oy

Zur vollstandigen Beschreibung des Stromungsfeldes ist zusatzlich die Kontinuitatsgleichung
notwendig, die sich bei fehlenden Quellen und Senken durch Gleichung 5.5 beschreiben
lasst:

ou_ov _, (Gl. 5.5)

ox 0Oy

Neben dem voranstehend beschriebenen konvektiven Stoffstrom, der durch den &ufleren
Druckgradienten hervorgerufen wird, erfolgt bei laminaren Strémungen ein Stofftransport in-
folge von Diffusion, wenn im System Partialdruckgradienten auftreten. Dieser kann in Rich-
tung der konvektiven Strémung im Allgemeinen vernachldssigt werden und ist nur flr den
radialen Stofftransport relevant. Bei im Rahmen der Arbeit betrachteten hydraulischen
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Durchmessern der Kanale, Temperaturen und Driicken sind die geometrischen Systemab-
messungen im Strdomungskern deutlich gréer als die freie Weglange. Es ergeben sich bei
Standarddruck und Temperaturen bis zu 800 °C selbst bei der Betrachtung von Wasserstoff
Kn-Zahlen << 10®, In diesen Fallen dominiert die molekulare Diffusion und der Anteil der so
genannten Kn-Diffusion ist vernachlassigbar. Die Kn-Diffusion muss erst bei geringeren
Strukturabmessungen, sehr geringen Driicken beziehungsweise sehr hohen Temperaturen
berucksichtigt werden [86, pp. 73-77]. Zur Beschreibung der Diffusion im vorliegenden Multi-
komponentensystem kann die nach ihren Entwicklern benannte Stefan-Maxwell-Beziehung
verwendet werden [115]:

0 x, -NPIm _y . NDIm dx.
B i S (Gl. 5.6)
I

i
i

Die Stefan-Maxwell-Gleichung beschreibt den Stoffstrom der Komponente i in Abhangigkeit
aller anderen im System vorhandenen Komponenten j sowie deren Transportwidersténden,
die temperatur- und druckabhangig sind. Gleichung 5.6 zeigt eine hohe Komplexitat und fiihrt
bei einer Implementierung in Fluent zu einer nicht vertretbaren Steigerung der Rechenzeit
[112, p. 42]. Ein vereinfachter Ansatz zur Beschreibung der Multikomponentendiffusion, der
von einer starken Verdiinnung der Komponente i ausgeht, ist von Wilke entwickelt worden
[115].

DM = (1—xi/%§ (Gl. 5.7)
ij

=1

1#]
Gleichung 5.7 stellt im Vergleich zur Stefan-Maxwell-Beziehung bereits eine erhebliche Ver-
einfachung dar, benétigt zur Bestimmung des Diffusionskoeffizienten neben den Zustands-
gréfen Druck und Temperatur die Gaszusammensetzung. Diese Konzentrationsabhéngig-
keit fuihrt bei einer Implementierung in die verwendete CFD-Software zu einem erheblich er-
héhten Rechenaufwand [112, p. 42]. Bild 5.1 zeigt die Abhangigkeit des Diffusions-
koeffizienten von Wasserstoff von seiner Konzentration und der Temperatur nach dem
Wilke-Ansatz flr eine typische in einen Katalytbrenner eintretende Brenngaszusammen-
setzung. Die im Wilke-Ansatz bendtigten bindren Diffusionskoeffizienten wurden hierbei mit
einer von Fuller, Schettler und Giddings (FSG) vorgeschlagenen Methode berechnet, die von
[29, p. Da35] fiur den Fall von niedrigen bis maRigen Driicken empfohlen wird. Der binare
Diffusionskoeffizient der Komponente i ergibt sich nach der FSG-Methode zu:

1073 . TV ['\Icl +|\'>|""J-1,o13

L]

Di' =
| Pges '[(ZVDiﬁ,i)}é + (ZVDiﬁ,j)%T

In Gleichung 5.8 ist der Druck in bar und die Temperatur in Kelvin einzusetzen. Die im

(Gl. 5.8)

Nenner der Gleichung 5.8 aufgefiihrten Volumina entsprechen den jeweiligen so genannten
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Diffusionsvolumina der Komponenten, die fiir viele einfachere Molekiile tabelliert vorliegen.
Fur komplexere Verbindungen kénnen die Diffusionsvolumina mittels einer Inkrementen-
methode berechnet werden kénnen. Die binaren Diffusionskoeffizienten ergeben sich in
cm?/s [29, p. Da35].

A T Ansatz nach Wilke
. O, stéchiometrsich

48 CO, CO,, H,0 und
1,0E-03 ¢ | | |

CH,=konst.

E,
g
5
@)

1,0E-05- 1073

H,- Konzentration [Vol.-%] © TIKl

Bild 5.1: Konzentrations- und Temperaturabhangigkeit des effektiven Diffusions-

koeffizienten von Wasserstoff nach dem Wilke-Ansatz

Wie Bild 5.1 verdeutlicht, zeigt sich gegenliber der Konzentrationsabhangigkeit eine deutlich
ausgepragtere Abhangigkeit des Diffusionskoeffizienten von der Temperatur. Bei der Model-
lierung des Katalytbrenners einer Brenngaserzeugungseinheit auf Basis der autothermen
Reformierung ist infolge der starken Exothermie der Oxidationsreaktionen von einer er-
heblichen Temperaturerhhung auszugehen. Die Konzentrationsénderungen sind hingegen
aufgrund des relativ hohen Stickstoffanteiles vergleichsweise gering. Aus diesen Grunden
wird der Konzentrationseinfluss auf den Diffusionskoeffizienten vernachlassigt und lediglich
die Druck- und Temperaturabhangigkeit Gber die verwendeten binaren Diffusionskoeffi-
zienten gemal der FSG-Methode beriicksichtigt. Alle binaren Diffusionskoeffizienten sind auf
die Uberschusskomponente Stickstoff bezogen.

5.2.2 Stofftransport in porésen Medien

Fir die laminare Durchstrémung von Haufwerken und pordsen Katalysatorschichten kann
bei schleichender Umstrémung (Re < 1) das Gesetz von Darcy verwendet werden, das eine
Proportionalitat des Druckverlustes zur Geschwindigkeit voraussagt und beispielhaft fur die
Raumkoordinate x in Gleichung 5.9 dargestellt ist [81, p. 6-39]:

V=-

S|

op (Gl. 5.9)
0X
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Der in Gleichung 5.9 enthaltene Proportionalitatsfaktor B wird als Permeabilitét bezeichnet.
Der Druckgradient kann hierbei von auften aufgeprégt werden oder bei chemischen Reak-
tionen mit starker Molzahlanderung in der Katalysatorschicht entstehen.

Neben einem konvektiven Strom ist der diffusive Stoffstrom von besonderem Interesse. In
porésen Katalysatorstrukturen kann sich der Porendurchmesser als charakteristische Ab-
messung in der GréRenordnung der mittleren freien Weglange bewegen. Eine Vernachlas-
sigung der Kn-Diffusion ist somit im Gegensatz zur Kanalstrémung nicht gerechtfertigt. In Ab-
hangigkeit der Systemeigenschaften missen beide Mechanismen Beriicksichtigung finden.
Ausgehend von am Institut fur Werkstoffe und Verfahren der Energietechnik der Forschungs-
zentrum Jilich GmbH vorangegangen Arbeiten zum Stofftransport in porésen Katalysator-
schichten einer Hoch-Temperatur-Brennstoffzelle [112, 116-117] wird im Rahmen der vor-
liegenden Dissertation ein stark vereinfachtes Mean Transport Pore Model (MTPM) ver-
wendet. Bezlglich einer eingehenden Diskussion unterschiedlicher Modelle zur Beschrei-
bung des Stofftransportes in porésen Medien sei auf [112] verwiesen. Das vollstandige
MTPM geht wie bei der Diffusion im Strémungskern von der Verwendung eines Stefan-
Mawell’schen Ansatzes aus, der um einen permeativen Anteil erweitert wird. Der permeative
Anteil berlicksichtigt einen Stoffstrom infolge eines Druckgradienten und kann im vor-
liegenden Anwendungsfall vernachlassigt werden. Bei laminaren Strémungen ist ein radialer
Druckgradient nicht vorhanden. Infolge der nahezu Molzahlbesténdigkeit (VVasserstoff-
oxidation) beziehungsweise der Molzahlbestdndigkeit (Methanoxidation) und des grof3en
Uberschusses des Inertgases Stickstoff, ist die Ausbildung eines Druckgradienten innerhalb
der Katalysatorschicht infolge der auftretenden chemischen Reaktion vernachlassigbar und
der Stoffstrom wird lediglich durch den diffusiven Anteil dominiert [118].

Im Weiteren wird die Konzentrationsabhéngigkeit analog zur Beschreibung des radialen
Stofftransportes im Strémungskern vernachlassigt und der Bezug der bindren Diffusionsko-
effizienten erfolgt wiederum auf die Uberschusskomponente Stickstoff. Die bindren Diffu-
sionskoeffizienten ergeben sich somit entsprechend Kapitel 5.2.1. Der effektive Diffusionsko-
effizient ergibt sich aus einem molekularen Anteil und dem Kn-Term wie folgt [86, p. 76]:

1 1,1 (Gl. 5.10)

o= o " o°

Der molekulare Diffusionskoeffizient in der pordsen Struktur entspricht gemaR dem MTPM
dem Produkt des bindren Diffusionskoeffizienten und des ersten Strukturparameters ¥ des
MTPM. Dieser Parameter ist definiert als das Verhéaltnis der Porositdt € zum so genannten
Labyrinthfaktor 8. Der Labyrinthfaktor tragt dem nicht gradlinigen Verlauf von Poren Rech-
nung. Die Porositat ¢ ist eine fir Haufwerke charakteristische dimensionslose KenngréRle.
Sie ist definiert als das Verhéltnis von Hohlraumvolumen zum Gesamtvolumen des Hauf-
werks.

_ VHohiraum _ VHohiraum (Gl. 5.11)

€ =
Vges VHohIraum + VSoIid
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Die Porositdt gangiger Katalysatortrager, wie zum Beispiel Aluminiumoxid, liegt in einer
Gréenordnung von 20 bis 70 % [86, p. 74]. Als Wert fiir die Katalysatorschicht wird fur die
Simulationsrechnungen in Kapitel 6 ein mittlerer \Wert von 40 % angenommen.

Der Diffusionskoeffizient fiir den molekularen Anteil kann demnach mittels Gleichung 5.12
berechnet werden [119]:

D' = -Df*° (Gl. 5.12)

Der Anteil der Kn-Diffusion wird im MTPM durch die folgende Gleichung 5.13 beschrieben
[119]:

(Gl. 5.13)

Der in Gleichung 5.13 enthaltene Faktor <r> ist der mittlere Porenradius und stellt den
zweiten Strukturparameter des MTPM dar. Die Strukturparameter sind fiir die jeweilig einge-
setzten Katalysatortrdger experimentell zu ermittlen. Da im Rahmen dieser Arbeit keine
eigenen Experimente durchgefuhrt werden konnten, werden als Abschatzung vereinfachend
in [112, p. 83] fir porése Anoden einer Hochtemperatur-Brennstoffzelle (SOFC) experi-
mentell ermittelte Strukturparameter angenommen. Die Wahl fallt auf die Strukturparameter
der Anode, da die Anode im Vergleich zur Kathode bessere Stofftransporteigenschaften auf-
weist. Bei fur die heterogene Katalyse optimierten Tragerstrukturen kann von guten Trans-
porteigenschaften ausgegangen werden, so dass die Wahl der fiir den Stofftransport
besseren Strukturparameter gerechtfertigt erscheint.

5.3 Warmetransport

5.3.1 Warmetransport in Kanalen

Der Warmetransport in den Gaskanalen in Strémungsrichtung erfolgt im Wesentlichen durch
Konvektion. Der Warmetransport durch Leitung im Gas kann in Strémungsrichtung aufgrund
der vergleichsweise geringen Warmeleitfahigkeiten von Gasen im Allgemeinen vernachlas-
sigt werden. Der transportierte VWarmestrom kann somit tber die folgende Gleichung be-
schrieben werden [120, p. 18]:

Q=m-c, T (Gl. 5.14)

Die in Gleichung 5.14 enthaltene spezifische isobare Warmekapazitat ist eine temperaturab-
hangige, stoffspezifische Gréfie. Die Temperaturabhangigkeit wird bei den Simulationsrech-
nungen lber polynomische Ansatze berilcksichtigt. Die Konzentrationsabhangigkeit wird
Uber die entsprechenden Massenanteile in dem betroffenen Stoffstrom erfasst.
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Der radiale Warmetransport erfolgt bei laminaren Strémungen ausschlielich durch Warme-
leitung, die Giber das Fourier’'sche Gesetz beschrieben werden kann [29, p. A2].

Q=—»A-‘2—T (Gl. 5.15)
n

Die Warmeleitfahigkeiten werden fir die Simulationsrechnungen wiederum iiber polyno-
mische Anséatze temperaturabhangig betrachtet. Die Konzentrationsabhangigkeit wird tGber
eine auf der kinetischen Gastheorie basierenden Mischungsregel berlicksichtigt. Die Berech-
nung des Warmelibergangs zwischen einer Feststoffoberflache und dem strémenden
Medium beruht ebenfalls auf dem Fourier'schen Gesetz. Die Energiebilanz Iasst sich bei
konstanten Stoffwerten fir den stationdren Zustand im zweidimensionalen Fall unter Berlick-
sichtigung eines Dissipations- sowie Quell- beziehungsweise Senkenterm wie folgt
formulieren [120, pp. 89-92]:

2 2
cp.(u._+v._j=&.[g+%}ao+q> (Gl. 5.16)
oX oy p {ox oy

Der Dissipationsterm beriicksichtigt dem System durch irreversible Prozesse, wie zum Bei-
spiel durch Reibung, zugeflihrte Energie.

5.3.2 Warmetransport in porésen Medien

Der Warmetransport in pordsen Medien setzt sich aus einem Warmetransport durch das Gas
und dem Wéarmetransport innerhalb der komplexen Feststoffstruktur zusammen. Der Warme-
transport durch das Gas erfolgt hierbei analog zu Kapitel 5.3.1 durch Warmeleitung und Kon-
vektion. Der Warmetransport in der Feststoffstruktur erfolgt durch Warmeleitung. Eine még-
liche Vereinfachung ist die Verwendung einer effektiven Warmeleitfahigkeit fiir das gesamte
porése Medium auf Basis der jeweiligen Volumenanteile:

et =& Mg +(1-€) Asoiig (Gl. 5.17)

Diese Vereinfachung vernachlassigt die Abhangigkeit der effektiven Warmeleitfahigkeit von
der komplexen dreidimensionalen Struktur der Feststoffmatrix [121].

5.4 Chemische Reaktion

Die Modellierung der chemischen Reaktionen erfolgt in Anlehnung an die Kapitel 4.4 experi-
mentell ermittelten Kinetiken. Da sich sowohl positive als auch negative Reaktionsordnungen
ergeben, missen aus mathematischen Griinden alle Konzentrationen, die in der Kinetik
berucksichtigt werden, gréRer eins sein. Aus diesem Grund werden die Kinetiken aus
Kapitel 4.4 auf die Partialdriicke umgestellt und Partialdriicke kleiner eins lber geeignete
programmiertechnische MalRhahmen verarbeitet. Partialdriicke kleiner eins entsprechen bei
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den vorliegenden Systemdriicken extrem geringen Konzentrationen. Die Kinetiken der Was-
serstoff- beziehungsweise der Methanoxidation kénnen demnach wie folgt formuliert werden:

EA,H _

My =Ko, -exp{ﬁ}-pﬂf Prog” (Gl. 5.18)
EA,CH _ _

fen, = Koo -exp{ R.T“}-p%ﬁi Prgo Pr (Gl. 5.19)

Bei der Wasserstoffoxidation wird der Einfluss des Wassers durch die Extrapolation der in
Kapitel 4.4.2 ermittelten Produktwasserlimitierung tiber den gesamten Konzentrationsbereich
berucksichtigt. Bei der Methanoxidation wird zur Beschreibung des Einflusses des Wassers
die Reaktionsordnung der Produktwasserlimitierung verwendet, wenn kein Wasser im
Eduktstrom ist. Ist Wasser im Edukt des Katalytbrenners enthalten, wird der Wassereinfluss
mittels der fiir das VWasser bestimmten Reaktionsordnung beschrieben.
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6 Simulationsrechnungen

In den folgenden Unterkapiteln sollen Ergebnisse von Simulationsrechnungen zur Thermo-
hydraulik und zur Totaloxidation der brennbaren Komponenten eines Anodenrestgases vor-
gestellt und diskutiert werden. Alle Simulationsrechnungen wurden dreidimensional durchge-
fuhrt. Die dreidimensionale Geometriebeschreibung erfordert aufgrund der gréReren Anzahl
an notwendigen Kontrollvolumina langere Rechenzeiten, allerdings verandert sich zwischen
der zwei- und dreidimensionalen Geometriebeschreibung das Verhaltnis des Volumens
respektive der Flache der pordsen Katalysatorstruktur zum Gesamtvolumen beziehungs-
weise zur Gesamtfliche. Der erhdhte Rechenaufwand ist somit fir die Simulations-
rechnungen zur katalytischen Oxidation zu akzeptieren. Die Rechnungen zur Thermohyd-
raulik erfolgen aus Konsistenzgriinden dreidimensional. Bei der Thermohydraulik liegt ein be-
sonderer Schwerpunkt auf der Minimierung des Druckverlustes, da der Druckverlust bei der
Auslegung thermischer Apparate die limitierende Gréf3e darstellt. Bei chemischen Reaktoren
wird neben der isothermen Reaktionsfiihrung, die zum Beispiel technisch durch eine Siede-
wasserkihlung realisiert werden kann, die adiabate Temperaturfilhrung betrachtet. Fir alle
untersuchten GréRen erfolgt in einem ersten Schritt die Validierung der getroffenen Modell-
annahmen durch den Vergleich von Simulationsergebnissen mit experimentellen Daten.

6.1 Simulationsrechnungen zur Thermohydraulik

6.1.1 Modellverifikation

Fur die Simulationsrechnungen zum Druckverlust wird entsprechend der experimentellen
Gegebenheiten von der Stromung von Luft bei Umgebungstemperatur ausgegangen. Die
geometrischen Modelle entsprechen weitestgehend dem experimentellen Aufbau, wobei die
Lange der Zu- und Ableitungen mit kreisférmigem Strémungsquerschnitt zur Begrenzung der
GittergréRe und damit der notwendigen Rechenzeit auf 5 mm verkirzt wird. Die Strémungs-
geschwindigkeit wird senkrecht zur Strémungsrichtung vorgegeben. Das Strémungsprofil am
Eintritt entspricht bei dieser Randbedingung einer Kolbenstréomung. Die Ausbildung des lami-
naren, parabolischen Strémungsprofils erfolgt innerhalb der betrachteten Kanalstrémung.
Bild 6.1 stellt Ergebnisse von Simulationsrechnungen experimentell bestimmten Druckver-
lusten flr vier unterschiedliche Kanalgeometrien gegeniiber. Die fiir die Simulation ge-
wahlten Stromungsgeschwindigkeiten entsprechen zum Teil Re-Zahlen gréfier 2.320. Der in
Kapitel 3.1.3 dargestellte friihere laminar-turbulente Strdomungsumschlag bei kleineren Struk-
turen bleibt bei der Wahl der Strdmungsgeschwindigkeit unbericksichtigt. Die Extrapolation
des Modells in das Ubergangsgebiet soll die Modellgrenzen aufzeigen.
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Bild 6.1: Vergleich experimenteller Druckverluste mit Ergebnissen von Simulations-

rechnungen fiir unterschiedliche Strukturabmessungen (Druckverlust in
mbar, Strémungsgeschwindigkeit in m/s)

Bei einer Kanalgeometrie von (0,25 x 0,25 x 30) mm® (Bild 6.1, links oben) sind bereits ab
Geschwindigkeiten von (iber 10 m/s signifikante Abweichungen zwischen den Simulations-
rechnungen und den experimentellen Daten festzustellen. Diese Abweichungen sind auf
einen schadhaften Versuchstrager zurtickzuflhren. Im Gegenlichtmikroskop zeigen sich eine
leichte Deformation der Kanalstruktur und ein Spalt entlang der Létnaht. Dieser flihrt wahr-
scheinlich lber die Ausbildung von Sekundarstromungen, die sich bis in den Strémungskern
hinein auswirken, zu héheren Druckverlusten bei den Experimenten. Eine Verletzung der
Modellannahme der laminaren Strémung kann bei Re-Zahlen unter 200 als Ursache fir die
Abweichungen ausgeschlossen werden, auch wenn ein friherer laminar-turbulenter Str6-
mungsumschlag (Kapitel 3.1.3) in Betracht gezogen wird.

Bei einer Kanalgeometrie von (0,4 x 0,4 x 30) mm® (Bild 6.1, rechts oben) kann zwischen den
Simulationsrechnungen und den experimentellen Daten eine zufrieden stellende Uberein-
stimmung festgestellt werden. Ab einer Geschwindigkeit von Uber 40 m/s deuten sich immer
gréRer werdende Abweichungen zwischen Simulation und Experiment an. Diese Geschwin-
digkeiten entsprechen einer Re-Zahl von gréRer 1.000. Dies entspricht dem Re-Zahlbereich,
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in dem sich bei den Experimenten der laminar-turbulente Strémungsumschlag bei der be-
trachteten Kanalgeometrie andeutet (Bild 3.2). Die sich bereits vor dem volistéandigen Um-
schlag der Strdmung ausbildenden Sekundarstrémungen, die den Druckverlust erhéhen,
kénnen bei dem verwendeten Modell durch die Simulationsrechnungen nicht abgebildet
werden. Zudem wird die im Modell zugrunde gelegte Inkompressibilitat der Strémung zu-
nehmend verletzt und die Ma-Zahlen bewegen sich in einer GrélRenordnung zwischen
0,1-0,3.

Bei einer Kanalgeometrie von (0,8 x 0,8 x 30) mm?® (Bild 6.1, links unten) sind ab Strémungs-
geschwindigkeiten oberhalb von 40 m/s héhere Abweichungen zwischen den Simulations-
rechnungen und den experimentellen Daten festzustellen. Geschwindigkeiten oberhalb von
40 m/s entsprechen bei Raumtemperatur Re-Zahlen gré3er 2.000 und damit einer Gréen-
ordnung des laminar-turbulenten Strémungsumschlages. Erste sich bei den Experimenten
ausbildende Sekundarstrémungen erhéhen den Druckverlust, sind bei den Simulationsrech-
nungen entsprechend der getroffenen Annahmen hingegen nicht beriicksichtigt. Im VWeiteren
Uberschreitet die Ma-Zahl 0,1, so dass die Annahme der Inkompressibilitdt ebenfalls in
steigendem Mal3e verletzt wird. Der kompressible Charakter des Gases kann allerdings nicht
ursachlich fir die GréRe der Abweichungen sein, da stichpunktartig durchgefitihrte Simu-
lationsrechnungen mit einem kompressiblen, idealen Gas lediglich einen um circa 10 %
héheren Druckverlust voraussagen, der auf die zu leistende Kompressionsarbeit zuriick-
zufOhren ist.

Bei einer Kanalgeometrie von (3,0 x 3,0 x 40) mm® (Bild 6.1, rechts unten) zeigt sich bis zu
einer Geschwindigkeit von circa 14 m/s eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen den
Simulationsrechnungen und den experimentellen Daten. Bei hdéheren Geschwindigkeiten
werden die Abweichungen gréfer. Dies kann auf eine Verletzung der Modellannahme der
laminaren Strémung zuriickgefiihrt werden. Bei einer Geschwindigkeit von 14 m/s ergibt sich
bei den vorliegenden Verhéltnissen eine Re-Zahl von circa 2.800. Die Strémung kann sich
somit bereits im Ubergangsbereich zur turbulenten Strémung befinden. Die in diesem Be-
reich auftretenden Sekundarstrémungen, die eine Erhéhung des Druckverlustes hervorrufen,
werden durch die Simulation nicht beriicksichtigt, wodurch zu niedrige Druckverluste durch
die Simulationsrechnungen vorausgesagt werden.

Insgesamt kann somit eine zufrieden stellende Ubereinstimmung zwischen den experimen-
tellen Daten und den Simulationsrechnungen festgestellt werden. Abweichungen resultieren
aus experimentellen Schwierigkeiten und den Grenzen der verwendeten Modellannahmen.
Die Auslegung und Optimierung von mikrostrukturierten Apparaten ist hinsichtlich der ele-
mentaren GrolRe des Druckverlustes bei den untersuchten GréRenordnungen der Strukturen
und geeigneter Modellgestaltung mit den Mitteln der fluiddynamischen Modellierung méglich.
Eine Anpassung der bei der Ableitung der Navier-Stokes-Gleichung getroffenen Annahmen,
wie zum Beispiel der Haftbedingung an einer Feststoffoberflache, ist nicht notwendig.

Experimentelle Ergebnisse und Ergebnisse von Simulationsrechnungen beziiglich des
Warmelbergangs vergleicht Bild 6.2 in der dimensionslosen Darstellung in Form der Nu-Zahl
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als Funktion der Re-Zahl fir zwei unterschiedliche hydraulische Durchmesser (0,4 und
0,8 mm). Die geometrischen Modelle entsprechen denen, die bei der Simulation des Druck-
verlustes eingesetzt wurden. Als thermische Randbedingung wird in Anlehnung an die ex-
perimentellen Gegebenheiten eine konstante Wandtemperatur angenommen. Die Eintritts-
temperatur der Luft in den Kanal betragt bei den Simulationsrechnungen 20 °C. Uber eine
geeignete Wahl der weiteren Randbedingungen am Eintritt kann bei den Simulations-
rechnungen im Gegensatz zu den Experimenten gewahrleistet werden, dass das Gas mit
dieser geringen Temperatur in den Kanal eintritt. Die experimentellen Daten sind fiir Ver-
suchstrager unterschiedlicher Langen aufgetragen. Im Weiteren sind Nu-Zahlen dargestellt,
die sich Gber konventionelle Berechnungsvorschriften ergeben (Gleichungen 3.11 und 3.12).

(0,8 x0,8) mm2 (0,4 x 0,4) mm?
100,0 100,0 1
— E Nukonv.
| Nukonv.
10,0 10,0
— ﬁ%w —
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Bild 6.2: Vergleich experimenteller und simulierter Nu-Zahlen als Funktion der Re-

Zahl (Experimentelle Daten bei unterschiedlichen Langen)

Die Simulationsrechnungen sagen unabhdngig vom betrachteten Stromungsquerschnitt
einen leichten Anstieg der Nu-Zahlen bei steigender Re-Zahl voraus. Im Bereich laminarer
Strémungen kann dies mit den verbesserten thermischen Eigenschaften der Ein- und Anlauf-
stréomung begriindet werden, deren Lange mit steigender Geschwindigkeit zunimmt. Werden
Simulationsergebnisse mit experimentellen Werten bei einem hydraulischen Durchmesser
von 0,8 mm verglichen (Bild 6.2, links), sind die Simulationen nur im mittleren Re-Zahl-
bereich in der Lage, die experimentellen Ergebnisse korrekt wiederzugeben. Gréfiere Abwei-
chungen werden bei kleinen Re-Zahlen (< circa 900) und im Bereich héherer Re-Zahlen
(> circa 2.500) festgestellt. Die gegeniiber der Simulation gréReren, experimentell be-
stimmten Warmeiibergangskoeffizienten bei hohen Re-Zahlen folgen aus der Verletzung der
Modellannahme der laminaren Strémung. Dies bestatigt die gute Wiedergabe der Messwerte
durch die konventionelle Berechnungsvorschrift nach Gnielinski (Gleichung 3.12). Der
Warmelbergang verbessert sich infolge eines radialen Massentransportes, der durch
laminare Simulationsrechnungen nicht erfasst werden kann. Im Bereich kleiner Re-Zahlen
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folgen die Abweichungen aus der in Kapitel 3.1.4 diskutierten Problematik bei der Auswer-
tung der experimentellen Daten Uber ein integrales Konzept fiir die gesamte Versuchs-
strecke. Die experimentell bestimmten Nu-Zahlen sind zu klein. Diese Problematik ist prinzi-
piell auch bei den Simulationsrechnungen existent, verschiebt sich aber infolge geringerer
Gaseintrittstemperaturen zu kleineren Re-Zahlen. Dass die Simulationsrechnungen mit der
Theorie konsistente Ergebnisse liefern, zeigt der Vergleich mit theoretisch berechneten Nu-
Zahlen (Gleichung 3.11). Betrachtet man einen hydraulischen Durchmesser von 0,4 mm
(Bild 6.2, rechts), kédnnen die experimentell bestimmten Warmelibergangskoeffizienten liber
den gesamten untersuchten Re-Zahlbereich nicht durch die Simulationsrechnungen wieder-
gegeben werden. Im Bereich kleiner Re-Zahlen begriindet sich dies analog zum gréReren
Stromungsquerschnitt mit den Problemen bei der Auswertung der experimentellen Daten.
Die fehlende Ubereinstimmung zwischen Simulation und Experiment bei Re-Zahlen gréRer
1.000 bis 2.000 folgt aus dem Ubergang der Strémung in das turbulente Strémungsregime,
der durch die Simulationsrechnungen bei dem verwendeten Modell nicht abgebildet werden
kann und bei kleineren Strukturabmessungen bereits bei Re-Zahlen unterhalb von 2.300
erfolgt (Kapitel 3.1.3). Dies bestétigt die gute Ubereinstimmung der experimentellen Nu-
Zahlen mit Nu-Zahlen, die mit der Gleichung von Gnielinski berechnet werden
(Gleichung 3.12). Auch die warmetechnische Auslegung und Optimierung von mikrostruk-
turierten Apparaten ist bei geeigneter Modellgestaltung mit den Mitteln der fluiddynamischen
Modellierung méglich.

6.1.2 Optimierungspotenziale fiir mikrostrukturierte Apparate

Der Druckverlust ist, wie in Kapitel 3 dargestellt, eine kritische Gréfe bei der Auslegung von
mikrostrukturierten Apparaten fiir die mobile Anwendung. Im Folgenden sollen Méglichkeiten
aufgezeigt werden, durch vergleichsweise einfache Geometriednderungen, den Druckverlust
zu verringern. Neben dem hydraulischen Durchmesser sind der Ein- und der Auslauf, das
Aspektenverhaltnis — definiert als das Verhéltnis der Seitenldngen eines rechteckigen Stré-
mungsquerschnittes — und die Lange wesentliche EinflussgréRen auf den Druckverlust. Die
Kanalldnge ist hierbei nur bedingt frei wahlbar, da sie durch weitere Randbedingungen be-
stimmt wird, wie zum Beispiel einer definierten Temperaturdnderung des strdomenden Fluids.
Die Kanallange stellt trotzdem ein gewisses Potenzial dar, weil die Verweilzeit durch eine
intensivere Parallelisierung von kirzeren Kanélen konstant gehalten werden kann.

Bild 6.3 zeigt den Einfluss unsteter Querschnittsanderungen am Ein- und Austritt auf den
Druckverlust in Abhangigkeit von der Strémungsgeschwindigkeit. Die Gréfe der Quer-
schnittsénderung wird von der Gestaltung des Ubergangs von den makroskopischen Zu- und
Ableitungen auf eine Vielzahl von Mikrokanalen bestimmt.
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Bild 6.3: Einfluss der Ein- und Austrémgeometrie auf den Druckverlust

Wie Bild 6.3 verdeutlicht, kbnnen sowohl die Druckverluste infolge der Einstrémung als auch
der Ausstrdmung unabhdngig vom entsprechenden Langenverhaltnis a/b bei Geschwindig-
keiten unterhalb von 10 m/s vernachlassigt werden. Mit zunehmender Geschwindigkeit ge-
winnen diese zusatzlichen Druckverluste an Bedeutung. Es ist eine nicht-lineare Abhangig-
keit zu festzustellen. Der additiv aufzubringende Druckverlust steigt bei zunehmender GrélRe
der Querschnittsdnderung stark an. Der Einfluss der Querschnittserweiterung am Austritt
weist hierbei deutlich héhere Werte auf. Dies kann in Teilen auf die Auswertung der Daten
zurickgefiihrt werden, da die Strahlkontraktion am Eintritt als eine wesentliche Ursache fiir
den Einlaufdruckverlust dem Kanal zugeschrieben wird. Die Strahlaufweitung bei der Quer-
schnittserweiterung wird hingegen vollstandig bei der Querschnittsdnderung beriicksichtigt.

Bei einer Stromungsgeschwindigkeit von 50 m/s und einer Querschnittserweiterung von
b/a=2 ergibt sich bei einem Druckverlust des Kanals von circa 73 mbar ein zusatzlicher
Druckverlust infolge der Ausstrémung von 15 mbar. Wird zusatzlich der Einlauf bei der
gleichen Geometrie beriicksichtigt, summieren sich die Ein- und Auslaufverluste auf circa 74
des gesamten Druckverlustes. Die Prozentangaben beziehen sich auf einen Kanal der
Dimension (0,4 x 0,4 x 50) mm®. Bei einer Reduktion der Lange nimmt der prozentuale Anteil
weiter zu, da die Ein- und Ausstrémdruckverluste nicht mafRgeblich von der Kanalstrémung
beeinflusst werden. Méglichst geringe Querschnittsédnderungen sind daher sowohl am Ein-
als auch Austritt apparativ umzusetzen. Eine Verringerung des Verhaltnisses auf 0,8 am Ein-
tritt und entsprechend einer gleichen Geometrie auf 1,25 am Austritt reduziert bei einer Ge-
schwindigkeit von 50 m/s den additiven Druckverlust auf lediglich 12 % des Gesamtdruckver-
lustes.
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Bild 6.4 zeigt als weitere geometrische Einflussfaktoren den Druckverlust fur unterschiedliche
Langen sowie den volumenspezifischen Druckverlust fir verschiedene Aspektenverhéltnisse
bei einem hydraulischen Durchmesser von 0,4 mm. Ein- und Auslaufverluste sind bei diesen
Simulationen Uber eine geeignete Geometriebeschreibungen ausgeschlossen.
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Bild 6.4: Weitere geometrische Einflussfaktoren

Wie Bild 6.4 verdeutlicht kdnnen bei Stromungsgeschwindigkeiten unterhalb von 10 m/s in-
folge der geringen Druckverluste keine signifikanten Unterschiede festgestellt werden. Bei
hdéheren Strémungsgeschwindigkeiten wird sowohl bei der Lange als auch beim Aspekten-
verhaltnis ein Optimierungspotenzial ersichtlich.

Der Druckverlust nimmt bei kiirzeren Kanalen ab. Wird die Kanallange bei einer Geschwin-
digkeit von 40 m/s von 50 auf 20 mm reduziert, verringert sich der Druckverlust von circa 80
auf 40 mbar. Aufgrund des zunehmenden Einflusses der Anlaufstrémung skaliert der Druck-
verlust nicht wie bei einer vollausgebildeten Rohrstrébmung linear mit der Lange. Durch
kirzere Kanéle kann der Druckverlust deutlich gesenkt werden, so dass hinsichtlich der
Minimierung des Druckverlustes eine gréRere Anzahl paralleler daflir aber kiirzerer Kanale
bei der Apparatekonstruktion anzustreben ist.

Hinsichtlich des Aspektenverhaltnisses nimmt der volumenspezifische Druckverlust auch bei
hohen Strémungsgeschwindigkeiten nur malig ab. Bei Geschwindigkeiten oberhalb von
40 m/s kann der volumenspezifische Druckverlust um 20 % gesenkt werden, wenn die
Kanalgeometrie ausgehend von einem quadratischen Strdmungsquerschnitt auf einen recht-
eckigen Strémungsquerschnitt mit einem Aspektenverhdltnis von 1:4 verandert wird. Der
geringere Druckverlust kann [54] nach auf eine Abnahme der reibungsbehafteten Oberflache
im Verhéltnis zum Eduktvolumen zuriickgefiihrt werden. Die Abnahme des volumenbe-
zogenen Druckverlustes kénnen ein Grund fur die in der Literatur aufgefiihrten zum Teil sehr
grolen Aspektenverhaltnisse von mikrostrukturierte Apparaten sein, wie zum Beispiel in [68].
Insgesamt ist der Einfluss eher gering, so dass das Aspektenverhaltnis bei der Druckverlust-
minimierung nicht vorrangig betrachtet werden muss.
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6 Simulationsrechnungen

Die wesentlichste Einflussgréfe auf den Druckverlust ist der hydraulische Durchmesser, wie
Bild 6.5 verdeutlicht. Bild 6.5 zeigt den l&ngenspezifischen Druckverlust unterschiedlicher
Strémungsquerschnitte als Funktion der Stromungsgeschwindigkeit. Ein massiver Einfluss
der Strukturabmessung lasst sich bereits aus theoretischen Uberlegungen ableiten. Neben
den spezifischen Druckverlusten sind in der rechten Abbildung von Bild 6.5 die korrespon-
dierenden, langenspezifischen Temperaturdnderungen als Funktion des hydraulischen
Durchmessers und der Strémungsgeschwindigkeit dargestellt. Dies soll visualisieren, dass
bei einer einseitigen Minimierung des Druckverlustes die Warmelibergangseigenschaften
nachteilig beeinflusst werden. Fir die Simulation der langenspezifischen Temperatur-
anderung wird in Anlehnung an die experimentellen Gegebenheiten von einer konstanten
Wandtemperatur (200 °C) ausgegangen. Eine Erwadrmung des Gases vor dem Eintritt in den
Kanal ist Giber eine geeignete Wahl der weiteren Randbedingungen ausgeschlossen.
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Bild 6.5: Anderungen des spezifischen Druckverlustes und der spezifischen Tempera-
turdnderung bei Reduktion der charakteristischen Langenabmessung fir
unterschiedliche Strémungsgeschwindigkeiten

Der langenspezifische Druckverlust steigt bei einer Reduktion des Strémungsquerschnittes
stark an. Dies zeigt sich bereits bei geringen Strémungsgeschwindigkeiten von 2-5 m/s
merklich. Die Zunahme verstérkt sich bei steigenden Strémungsgeschwindigkeiten und bei
geringeren hydraulischen Durchmessern weiter. Bei einer Strdmungsgeschwindigkeit von
20 m/s erhéht und einer Reduktion des Strémungsquerschnittes von (0,8 x 0,8) auf
(0,6 x 0,6) mm? erhéht sich der langenspezifische Druckverlust um einen Faktor von circa
1,7. Wird der Strémungsquerschnitt von (0,6 x 0,6) auf (0,4 x 0,4) mm? verringert, verdoppelt
sich der langenspezifische Druckverlust. Beim Ubergang von 0,4 auf 0,25 mm Kantenldnge
ist der Druckverlust bei der kleineren Strukturabmessung bereits um das 2,5-fache héher als
bei dem gréReren freien Stromungsquerschnitt. Die Steigerungen bei der langenspezifischen
Temperaturdnderung liegen hingegen nur in einer GréRenordnung von circa 10-20 %. Bei
kleinen Geschwindigkeiten und geringen hydraulischen Durchmessern bildet sich bei der
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6 Simulationsrechnungen

spezifischen Temperaturdnderung ein Plateau aus. Dies resultiert aus dem Erreichen der
maximal méglichen spezifischen Temperaturdnderung bei den gewéhlten Randbedingungen.
In diesem Bereich werden die bei abnehmenden Strukturabmessungen verbesserten
Warmelibertragungseigenschaften durch die Simulationsrechnungen nicht korrekt wiederge-
geben. Eine weitere Zunahme der spezifischen Temperaturdnderung ist bei der Wahl
anderer Randbedingungen fir die Simulationsrechnungen zu erwarten. Aus dem (berpropor-
tionalen Anstieg des Druckverlustes in Verbindung mit sich langsamer verbessernden
Warmelibertragungseigenschaften folgt, dass bei der Thermohydraulik mit Hinblick auf ein
Gesamtoptimum eine Gibermalige Miniaturisierung von Mikrostrukturen nicht sinnvoll ist. Da
der Druckverlust besonders signifikant bei hydraulischen Durchmessern kleiner 0,4 mm
ansteigt, liegen glnstige Abmessungen von Mikrostrukturen bei der Auslegung von
thermischen Apparaten wahrscheinlich in einer Gréfenordnung gréer 0,4 und kleiner 1 mm.

6.2 Simulationsrechnungen zur katalytischen Oxidation

Die Simulation isothermer Reaktoren erfolgt in zwei Schritten. In einem ersten Schritt werden
die Ergebnisse der Simulationsrechnungen mit experimentellen Ergebnissen der kinetischen
Untersuchungen verglichen und die Konzentrationsverldufe auf ihre Konsistenz geprift. In
einem zweiten Schritt werden Umsatz-Temperaturkurven simuliert und die Ergebnisse
korrespondierenden experimentellen Daten gegeniibergestellt. Dies wird fiir die beiden bei
einem Katalytbrenner eines Abgasnachbehandlungssystems relevanten Komponenten Was-
serstoff und Methan durchgefiihrt. Da, wie in Kapitel 5.4 aufgefiihrt, die kinetischen Ansatze
auf die Partialdricke umgestellt werden miissen, ist die Verwendung der experimentell be-
stimmten pra-exponentiellen Faktoren nicht méglich. Aus diesem Grund erfolgt fiir die Was-
serstoff- und die Methanoxidation eine Anpassung des pra-exponentiellen Faktors an einen
experimentellen Datenpunkt der jeweiligen kinetischen Experimente. Nach dieser einmaligen
Anpassung wird der pra-exponentielle Faktor auf seinem neuen Wert konstant gesetzt und
alle weiteren Simulationsrechnungen mit dem angepassten pré-exponentiellen Faktor durch-
gefihrt.

6.2.1 Isotherme Wasserstoffoxidation

Bild 6.6 vergleicht experimentell bestimmte Austrittskonzentrationen mit Simulationser-
gebnissen flr drei unterschiedliche Eintrittskonzentrationen und einen Temperaturbereich
zwischen circa 360 bis 450 K. Die Anpassung des pra-exponentiellen Faktors erfolgte bei
einer Temperatur von 360 K und einer Eintrittskonzentration von 5 Vol.-% Wasserstoff.
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Bild 6.6: Vergleich experimenteller Austrittskonzentrationen mit Ergebnissen von

Simulationsrechnungen

Der Fehler ist fir den Datenpunkt, bei dem die Anpassung des pra-exponentiellen Faktors
durchgefiihrt wurde, mit circa 0,6 % am geringsten. Auch bei den weiteren 14 untersuchten
Datenpunkten kann eine zufrieden stellende Ubereinstimmung zwischen den experimen-
tellen Austrittskonzentrationen und den Simulationsergebnissen festgestellt werden. Der mit-
tlere Fehler betragt circa 7,8 % und liegt damit im Bereich der experimentellen Schwan-
kungsbreite. Der maximale Fehler betragt 16,8 %. Beispielhaft fur eine Eintrittskonzentration
von circa 3 Vol.-% Wasserstoff und eine Temperatur von 160 °C sind in Bild 6.7 die Konzen-
trationsprofile des Wasserstoffes und des Produktwassers dargestellt, die sich auf der
Modellmittelachse ausbilden.

3,4E-02 1,0E-02 Kanal:
3 2E-02 (0,4 x 0,4 x 50) mm?®
a \ Katalysator:
s 30E-02 / 7.5E-03 g 0,6 Ma.-% Pt/y-Al,0;
5 ® GHSV:
O = N / £ 3 p
£ 2 28E02 S 2 | 1.100.000 h
ﬁ o 5 BE-02 X — 5,0E-03 g TED Eduktkonz.:
SE = /N <= | 3vol%H,
N - / N\ ~ Modell:
T 2,4E-02 N =
2,5E-03 laminar
2,2E-02 isotherm
inkompressibel
2,0E-02 0,0E+00

0 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05
Lauflange [m]

Bild 6.7: Konzentrationsprofile entlang der Modellmittelachse bei der Simulation der
isothermen Wasserstoffoxidation
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Bild 6.7 zeigt Uber einen weiten Bereich eine nahezu lineare Abnahme der Wasserstoffkon-
zentration und korrespondierend hierzu eine lineare ansteigende Wasserkonzentration mit
zunehmender Lauflange im Reaktor. Lediglich direkt am Reaktoreintritt bildet sich bei der je-
weiligen Spezies ein Plateau aus und die Konzentrationen verharren auf ihrem anfanglichen
Niveau. Der lineare Verlauf erklart sich zum einem aus der isothermen Reaktionsfiihrung und
zum anderen aus den sehr geringen Konzentrationsénderungen, die in der Kinetik im-
plementierte Konzentrationsabhangigkeiten noch nicht signifikant werden lassen. Die
Plateaus am Eintritt folgen aus der geometrischen Lage der dargestellten Konzentrationspro-
file auf der Modellmittelachse. Am Eintritt ist entsprechend der Randbedingung die Wasser-
stoffkonzentration lber den gesamten Strémungsquerschnitt konstant, so dass unmittelbar
am Eintritt auf der Mittelachse des Modells noch keine Triebkraft fir den diffusiven Stoff-
transport existiert. Die Wasserstoffkonzentration bleibt konstant. Mit zunehmender Lauflange
bildet sich infolge der Reaktion des Wasserstoffes in der Katalysatorschicht ein
Konzentrationsgradient aus und die Konzentration auf der Mittelachse des Modells nimmt ab.
Die Simulationsrechnungen zeigen somit bei konsistenten Konzentrationsverldufen eine gute
Ubereinstimmung mit Ergebnissen von kinetischen Experimenten.

Im zweiten Schritt wird eine experimentell bestimmte Umsatz-Temperaturkurve simuliert. Die
Versuchsbedingungen bei den kinetischen Experimenten werden in dem Bestreben ausge-
wahlt, geringe Umsétze zu realisieren (Kapitel 4.4.1). Wird ausgehend von diesen Versuchs-
bedingungen das Umsatz-Temperaturverhalten simuliert, entspricht dies einer Extrapolation
der kinetischen Daten in einen anderen Temperaturbereich. Die kinetischen Parameter
kénnen, missen aber nicht, ihre Gultigkeit bei diesen in der Regel héheren Temperaturen
beibehalten. Bild 6.8 zeigt Simulationsergebnisse zum Umsatz-Temperaturverhalten und
stellt ihnen experimentelle Ergebnisse gegenlber.

100 .ﬂ_@.— -8 Kanal:
, (0,4 x 0,4 x 50) mm°®
80 .,- Katalysator:
—_— d 0,6 Ma'% Pt/ 'Y'Alzos
X GHSV:
- 60 o/ 4
B / 550.000 h
é’ Eduktkonz.:
S5 40 J 5 Vol.-% H,
T /
20 P ® Experiment
o o
=@ =Simulation
®
0 ‘
250 450 650 850
Reaktionstemperatur [K]
Bild 6.8: Vergleich simulierter und experimenteller Umsétze als Funktion der Reak-
tionstemperatur
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Wie Bild 6.8 zeigt, kann eine gute Ubereinstimmung zwischen den experimentellen Daten
und den Ergebnissen der Simulationsrechnungen festgestellt werden. Auch die simulierte
Kinetik ziindet bei anndhernd Raumtemperatur und bildet die charakteristische so genannte
S-kurvenférmige Abhangigkeit des Umsatzes von der Temperatur aus. Bei hohen Tempera-
turen ist der Stofftransport zunehmend limitierend und die Umsatze steigen weniger stark an,
wenn die Temperatur weiter erhéht wird. Der bei den Simulationen auch bei anndhernd
850 K im Gegensatz zu den experimentellen Daten noch unvollstandige Wasserstoffumsatz
folgt aus der hohen Aufldsung bei den Simulationsrechnungen. Bei den Simulationen er-
geben sich Austrittskonzentrationen, die bei den Experimenten messtechnisch aufgrund der
Nachweisgrenze der verwendeten Analytik nicht mehr nachgewiesen werden kénnen und
somit fur die Experimente ein vollstdndiger Umsatz berechnet wird.

Um das Modell mit den extrapolierten kinetischen Parametern weiter auf seine Plausibilitat
zu priifen, werden relevante Betriebsparameter variiert. Um die Anzahl der benétigten Simu-
lationsrechnungen zu begrenzen, wird ein einfacher so genannter 2°-Versuchsplan nach
[122] fur die Betriebsparameter Temperatur, Eintrittskonzentration und Raumgeschwindigkeit
aufgestellt. Bild 6.9 zeigt die Ergebnisse dieser Simulationsrechnungen in Form der sich er-
gebenen Regressionsebenen, die fir die statistische Versuchsplanung charakteristisch sind.

Kanal: (0,4 x 0,4 x 50) mm?3
Katalysator: 0,6 Ma.-% Pt/ y- AL,O,
Simulationsbedingungen: laminar, isotherm, inkompressibel

60 Umsatz —
%] A

|
| 80 Umsatz
[%]

Temperatur
H,- 750.000 [°C] 250.000
Konzentration GHSV 750.000
[Vol.-%] h" GHSV
[h]
Bild 6.9: Einfluss der Raumgeschwindigkeit, Temperatur und der Eintrittskonzen-

tration auf den Wasserstoffumsatz

Bei der isothermen Simulation zeigt sich lediglich ein geringer Konzentrationseinfluss. Der
Umsatz nimmt trotz einer positiven Reaktionsordnung des Wasserstoffes leicht mit
steigender Konzentration ab. Dies kann entweder auf die bei héheren Eintrittskonzentra-
tionen gréRere BezugsgréRe bei der Umsatzberechnung oder auf die Kompensation des
positiven Einflusses héherer Wasserstoffkonzentrationen durch den negativen Einfluss
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grolierer Produktwassermengen zurlickgefiihrt werden. Die umgesetzte Stoffmenge nimmt
zu. Die Raumgeschwindigkeit hat im Vergleich zur Konzentration einen stérkeren Einfluss
auf den Umsatz. Die Reduktion der GHSV um einen Faktor 3 auf 250.000 h™" fihrt bei einer
Eintrittskonzentration von 2,5 Vol.-% zu einer Verdopplung des Umsatzes. Bei einer Eintritts-
konzentration von 7,5 Vol.-% steigt der Umsatz bei einer analogen Reduktion der Kataly-
satorbelastung von 15 auf 34 %. Den grofiten Einfluss auf den Umsatz hat die Temperatur.
Bei einer Eintrittskonzentration von 2,5Vol.-% und einer Raumgeschwindigkeit von
750.000 h™" erh&ht sich der Umsatz um circa das 3,5-fache, wenn die Temperatur von 100
auf 300 °C gesteigert wird. Bei einer Raumgeschwindigkeit von 250.000 h™ ist eine Zunahme
lediglich um einen Faktor 2 zu beobachten. Die geringere Umsatzsteigerung bei der ge-
ringeren Raumgeschwindigkeit folgt aus Umsatzen nahe 100 %, bei denen sich die Stoff-
transportlimitierung besonders deutlich auswirkt. Das Modell reagiert plausibel auf ver-
anderte Betriebsparameter.

Als letzter Schritt der Plausibilitatsprifung wird der Einfluss der Strukturabmessung unter-
sucht. GemaR der experimentellen Ergebnisse muss eine Reduktion des hydraulischen
Durchmessers bei konstanter Reaktionstemperatur zu steigenden Umsatzen fihren. Bild
6.10 zeigt den Struktureinfluss bei zwei unterschiedlichen Temperaturen. Die Randbedin-
gungen fur die Simulation sind an die experimentellen Gegebenheiten angelehnt.

100 Katalysator:
0,6 Ma.-% Pt/ y-Al,O,
80 GHSV:
500.000 h™’
g Eduktkonz.:
N 60~ 5,0 Vol.-% H,
3
£
2 40 - Simulation:
= laminar
inkompressibel
20 + isotherm
0l | w523 m473
hydraulischer Durchmesser [mm]
Bild 6.10: Umsatzsteigerung infolge reduzierter Strukturabmessungen

Wie Bild 6.10 verdeutlicht, wird der experimentell nachgewiesene positive Einfluss geringerer
Strukturabmessungen durch die Simulation korrekt wiedergegeben. Die Dicke der porésen
Katalysatorschicht wurde entsprechend den experimentellen Gegebenheiten konstant ange-
nommen. Die Ursache fir die Umsatzsteigerung kann somit wiederum der verbesserte Stoff-
transport aus dem Strémungskern beziehungsweise die Zunahme der volumenspezifischen
Katalysatormasse sein.
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Auch bei der Extrapolation der kinetischen Daten kénnen die Kinetik und das implementierte
Stofftransportmodell die katalytische Totaloxidation von Wasserstoff richtig beschreiben. Die
Auslegung und Optimierung eines wasserstoffbasierten Katalytbrenners sind auf Basis des
vorgestellten Modells mdglich.

6.2.2 Isotherme Methanoxidation

Bei der Simulation der Methanoxidation wird entsprechend der in Kapitel 6.2.1 angewandten
Strategie vorgegangen. Da kein Wasser im Edukt enthalten ist, wird der in Gleichung 4.17
enthaltene Einfluss der Wassers auf das Produktwassers gemdal Kapitel 4.4.3 beschrankt.
Bild 6.11 zeigt beispielhaft experimentelle Austrittskonzentrationen und Ergebnisse von
Simulationsrechnungen als Funktion der Reaktionstemperatur bei unterschiedlichen Eintritts-
konzentrationen und Raumgeschwindigkeiten. Der pra-exponentielle Faktor wurde bei einer
Methaneintrittskonzentration von 20 Vol.-%, einer Raumgeschwindigkeit von 60.000 h™ und
einer Temperatur von 702 K an das Experiment angepasst.

55 18,5 Kanal:
A (0,8 x 0,8 x 50) mm?
5.0 A - 18,0 | Katalysator:
_ ® 6 Ma.-% Pd/ y-Al,O,
°\ﬁ 45 A 175 Simulationsbedingungen:
;3 ’ ' laminar
o A isotherm
s ® inkommpressibel
53 4.0 e * / 17,0
© e * ’ & 120.000 1/h, 4,17 Vol.-%
35 o <.> 0 16,5 | @100.000 1/h, 4,17 Vol.-%
o A 60.000 1/h, 5,5 Vol.-%
3,0 ‘ ‘ 16,0 »60.000 1/h, 20 Vol.-%

640 660 680 700 720 740
Reaktionstemperatur [K]

Bild 6.11: Vergleich experimenteller Austrittskonzentrationen mit Ergebnissen von
Simulationsrechnungen

Wie Abbildung Bild 6.11 zeigt, kdbnnen die Simulationsrechnungen die kinetischen Experi-
mente zur Totaloxidation von Methan bei der gewéhlten Anpassungsstrategie mit ausrei-
chender Genauigkeit wiedergeben. Analog zur Wasserstoffoxidation ist der Fehler bei der
direkten Anpassung des pra-exponentiellen Faktors mit 0,9 % am geringsten. Der mittlere
Fehler betragt 7,9 %. Der maximale Fehler weist eine Gréf3e von 15,7 % auf.

Bild 6.12 zeigt typische Konzentrationsprofile fir Methan und Kohlendioxid, wie sie sich auf
der Modellmittelachse darstellen.
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Konzentrationsprofile entlang der Modellmittelachse bei der Simulation der
isothermen Methanoxidation

Es zeigen sich analoge Konzentrationsprofile fir das Methan und das Kohlendioxid, wie
diese bei der Wasserstoffoxidation fiir den Wasserstoff und das Reaktionsprodukt VWasser
beobachtet werden. Nach einem anfianglichen Plateau bilden sich anndhernd lineare Kon-

zentrationsprofile aus, die sich entsprechend Kapitel 6.2.1 erklaren.

Gemal der gewahlten Vorgehensweise wird in einem zweiten Schritt das fir Katalysatoren
charakteristische Umsatz-Temperaturverhalten simuliert. Bild 6.13 zeigt den Vergleich
zwischen Simulationsergebnissen und experimentellen Daten.
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Bild 6.13:

Kanal:
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6 Ma.-% Pd/y-Al,03
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Vergleich simulierter und experimenteller Umsétze als Funktion der Reak-

tionstemperatur
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Im Gegensatz zur Wasserstoffoxidation zeigen sich bei der Methanoxidation deutliche Ab-
weichungen zwischen den Simulationsergebnissen und dem Experiment. Wiederum ist fir
die Simulation des Umsatz-Temperaturverhaltens die Extrapolation der experimentell be-
stimmten Kinetik in einen anderen Temperaturbereich notwendig. Dies ist wahrscheinlich die
Ursache fir die gréReren Abweichungen zwischen Experiment und Simulationsergebnis. Es
gilt, dass die simulierte Umsatz-Temperaturkurve von ihrer prinzipiellen Temperaturab-
hangigkeit mit der experimentell bestimmten charakteristischen Abhangigkeit des Umsatzes
von der Temperatur Ubereinstimmt, gegenliber den experimentellen Ergebnissen aber
parallel zu geringeren Temperaturen verschoben ist. Sind bei den Experimenten Tempera-
turen von circa 875 K notwendig, um die Nachweisgrenze fiir Methan zu erreichen, ist der
Umsatz bei den Simulationsrechnungen bereits bei Temperaturen von 800 K in technischem
Sinne als vollstdndig anzusehen. Die Extrapolation der Kinetik ist somit im Falle der
Methanoxidation nur bedingt méglich.

Um die Kinetik, trotz der vorhandenen Abweichungen, weiter auf ihre Plausibilitat zu prifen,
werden wiederum die charakteristischen Betriebsparameter Temperatur, Raumgeschwindig-
keit und Methankonzentration in Form eines 23-Versuchsplans variiert. Die Ergebnisse des
Versuchsplans fasst Bild 6.14 in Form der entsprechenden Regressionsebenen zusammen.
Die linke Abbildung ergibt sich fur eine konstante Temperatur von 650 K, in der rechten Ab-
bildung von Bild 6.14 ist die Eintrittskonzentration des Methans konstant.

Kanal: (0,8 x 0,8 x 50) mm?
Katalysator: 6,0 Ma.-% Pd / y- AL, O,
Simulationsbedingungen: laminar, isotherm, inkompressibel

S
30 CH,- %
Umsatz g
[%] )
CHi- 5
Konzen- 750
tration
[Vol.-%] Tempera-
40.000 tur [K]
GHSV [h™] GHSV [h]
Bild 6.14: Einfluss der Raumgeschwindigkeit, Temperatur und der Eintrittskonzentra-

tion auf den Methanumsatz

Analog zur Wasserstoffoxidation ist bei isothermen Reaktionsbedingungen der Einfluss der
Konzentration der brennbaren Komponente vergleichsweise gering (Bild 6.9, links). Die um-
gesetzte Stoffmenge erhéht sich, wenn die Eintrittskonzentration steigt. Die in der Kinetik
hinterlegten Konzentrationseinfliisse treten noch nicht deutlich hervor beziehungsweise kom-
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pensieren sich gegenseitig. Wird die Raumgeschwindigkeit von 80.000 auf 40.000 h™
halbiert, verdoppelt sich der Umsatz bei einer Temperatur von 650 K annahernd. Bei der
héheren Temperatur von 750 K kann kein deutlicher Einfluss der Raumgeschwindigkeit beo-
bachtet werden, da sich die Umsétze bei beiden Raumgeschwindigkeiten in einer Gréen-
ordnung von circa 100 % bewegen. Den groRten Einfluss auf den Umsatz hat in Analogie zur
Wasserstoffoxidation die Temperatur. Steigt die Temperatur bei einer GHSV von 40.000 h™
um 100 K, nimmt der Umsatz um einen Faktor gré3er 2 von circa 44 auf 99,99 % zu. Die
Austrittskonzentration ist kleiner 1 ppm und der Umsatz somit technisch als vollstandig
anzusehen. Bei einer Raumgeschwindigkeit von 80.000 h™ resultiert aus einer Temperaturer-
héhung von 100 K eine Umsatzsteigerung von circa 400 %. Die Austrittskonzentration des
Methans betragt 30 ppm. Die Umsatzsteigerung lediglich um einen Faktor von 2 bei der ge-
ringeren Raumgeschwindigkeit ist somit auf die nahezu vollstdndigen Umséatze zurlickzu-
fuhren.

Als letzter Schritt der Plausibilitdtsprifung wurde der hydraulische Durchmesser variiert.
Auch bei der Methanoxidation zeigen die Experimente einen positiven Einfluss kleinerer
Strukturabmessungen auf den Umsatz bei konstanter Temperatur (Anhang 10.2). Bild 6.15
vergleicht simulierte Umséatze bei zwei unterschiedlichen Temperaturen und hydraulischen
Durchmessern zwischen 0,25 bis 0,8 mm. Bei einer Eintrittskonzentration des Methans von
2,5 Vol.-% betragt die Raumgeschwindigkeit bei allen Simulationsrechnungen 60.000 h™.

100
Katalysator:
6 Ma'% Pd/ ’\/'A|203
80 GHSV:
— 60.000 h™
Ll Eduktkonz.:
N 60
§ 2,5 Vol.-% CH,
5
= 40 - Simulation:
O laminar
inkompressibel
20 - isotherm
0 H701 K E651 K
0,25 0,4 0,8
hydraulischer Durchmesser [mm]
Bild 6.15: Umsatzsteigerung infolge reduzierter Strukturabmessungen

Der experimentell nachgewiesene Struktureinfluss zeigt sich auch bei den Simulationsrech-
nungen. Bei einer Temperatur von 701 K erhéht sich der Umsatz von 43,3 auf 99,9 %, wenn
der hydraulische Durchmesser um 0,55 mm von 0,8 auf 0,25 mm reduziert wird. Bei dieser
Temperatur und der kleinsten Strukturabmessung betragt die Austrittskonzentration des Me-
thans 25 ppm. Bei einer Temperatur von 651 K kann der Umsatz durch die gleiche Verringe-
rung des hydraulischen Durchmessers von 15,6 auf 40,2 % gesteigert werden. Die prinzi-
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pielle Wiedergabe der Strukturabhdngigkeit der Totaloxidation von Methan ist somit unter
Verwendung der getroffenen Modellannahmen méglich.

Mit der experimentell bestimmten Kinetik und den weiteren Modellannahmen kénnen die
prinzipiellen Abhangigkeiten der Methanoxidation untersucht und hinsichtlich wesentlicher
EinflussgréRen optimiert werden. Eine exakte Auslegung eines Katalytbrenners ist mit der
zurzeit vorhandenen Kinetik hingegen nicht mdglich.

6.2.3 Adiabater Katalytbrenner

Die Kopplung der Energie- und Massenbilanz (iber eine Exponentialfunktion fiihrt bei adia-
baten Randbedingungen gegeniiber der isothermen Reaktionsfiihrung zu einer deutlich
gréBReren Anzahl an notwendig werdenden lterationsschritten bis das fluiddynamische Pro-
blem konvergiert. Aus diesem Grund wird die Geometrie verkleinert und die Lange der Ka-
nale betragt bei einem hydraulischen Durchmesser von 0,4 mm nur noch 25 statt 50 mm. Bei
einer dhnlichen Auflésung der verwendeten Rechengitter kann auf diese Weise die Anzahl
der Rechenzellen vermindert und damit die benétigte Rechenzeit begrenzt werden. Bild 6.16
zeigt Konzentrationsprofile fir das Methan und den Wasserstoff auf der Modellmittelachse.
Die Randbedingungen fir diese Simualtionsrechnung entsprechen Eintrittsbedingungen in
den Katalytbrenner, die sich fir eine Systemauslegung nach [19, p. 110] ergeben. Im
Weiteren ist in Bild 6.16 die Temperaturverteilung in Form eines zweidimensionalen
Schnittes durch das dreidimensionale Modell dargestellt.
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Bild 6.16: Temperaturverteilung und Konzentrationsprofile von Wasserstoff und Methan
bei der adiabaten Verbrennung eines Anodenrestgases einer PEFC
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Wie Bild 6.16 verdeutlicht, ziindet die Wasserstoffoxidation bei tiblichen Eintrittstemperaturen
in einen Katalytbrenner von 60 °C, wie sie fiir die Simulationsrechnung verwendet wird. Die
Temperatur steigt im Eintrittsbereich des Katalytbrenners infolge der groRen Exothermie der
Wasserstoffoxidation stark an. Nach weniger als 5 mm ist der Wasserstoff vollstandig oxi-
diert. Die Temperatur entspricht circa der adiabten Verbrennungstemperatur der Wasser-
stoffoxidation. Diese Temperaturerhéhung ist ausreichend, um die Ziindtemperatur der Me-
thanoxidation zu erreichen. Auf diesen positiven Einfluss des Wasserstoffes auf die Oxida-
tion von Methan wird bereits in [123] anhand zweidimensional durchgefiihrter Simulations-
rechnungen hingewiesen. Die Umsetzung des Wasserstoffes ist entsprechend der experi-
mentell ermittelten Abhangigkeiten fir die Auslegung des Katalytbrenners unkritisch. Nach-
dem der Wasserstoff verbraucht ist, kann infolge der geringen Methanumséatze kein
signifikanter weiterer Temperaturanstieg beobachtet werden. Auch der adiabate Betrieb des
Katalytbrenners entspricht bei den vorliegenden Verhéltnissen bezlglich der Methan-
oxidation weitestgehend isothermen Verhaltnissen. Entsprechend den isothermen
Simulationenen fallt die Methankonzentration annéahernd linear mit zunehmender Laufldnge
ab. Am Austritt betragt der Anteil des Methans noch 0,029 Ma.-% beziehungsweise circa
0,5 Vol.-%. Der Auslegungspunkt ist somit aufgrund eines unvollstindigen Methanumsatzes
unzuldssig, wenn die im Rahmen dieser Arbeit ermittelte Kinetik fur die Methanoxidation als
Basis verwendet wird. Bei vergleichbaren Bedingungen durchgefiihrte isotherme
Experimente ohne Wasser im Edukt zeigen einen vollstindigen Methanumsatz
(Kapitel 4.3.5). Der unvollstandige Umsatz ist somit wahrscheinlich auf die starke Limitierung
der Methanoxidation durch das Wasser zuriickzufiihren.

Eine weitreichende Variation der Betriebsparameter ist aufgrund des voranstehend vorge-
stellten Ergebnisses sowie der besonderen Anforderungen der mobilen Anwendung nicht
sinnvoll. Anzustrebende geringere Wasserkonzentrationen kénnen bei der vorliegenden
technischen Applikation nur schwer realisiert werden. Bei der mobilen Anwendung erfolgt die
Warmeabfuhr bei der Kondensation gegen die Umgebung. Die Kondensation muss auch bei
erhéhten Aufientemperaturen méglich sein. Die in den Katalytbrenner eintretenden Wasser-
partialdriicke entsprechen bereits vergleichsweise tiefen Sattigungstemperaturen zwischen
40-50 °C. Eine weitere Mdéglichkeit, den Methanumsatz zu steigern, ist eine Anhebung der
Adiabatentemperatur im Katalytbrenner durch héhere Wasserstoffkonzentrationen. Soll die
Wasserstoffkonzentration im Katalytbrenner erhéht werden, ist die Brenngasnutzung in der
Brennstoffzelle zu verringern. Aus einer geringeren Brenngasnutzung folgt eine Abnahme
des Systemwirkungsgrads. Dies erscheint fiir den vorliegenden Falll ebenfalls nicht sinnvoll.
Eine Reduktion der Raumgeschwindigkeit als dritter Méglichkeit den Methanumsatz zu er-
héhen ist ebenfalls nicht sinnvoll. Der Simulationsrechnung liegt bereits eine geringe Raum-
geschwindigkeit von 20.000 h™ zugrunde. Wird die Raumgeschwindigkeit noch weiter
reduziert, fiihrt dies zu einem gréReren Apparatevolumen, das nicht toleriert werden kann.

Bei fur mobile Anwendungen vertretbaren Raumgeschwindigkeiten, Wasser- und Wasser-
stoffkonzentrationen ist somit eine direkt in den Katalytbrenner integrierte Auskopplung von
Reaktionswarme nicht méglich, wenn die im Rahmen dieser Arbeit ermittelte Mikrokinetik der
Methanoxidation zugrunde gelegt wird. Die hohen Adiabatentemperaturen der Wasserstoff-
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oxidation sind fiir die Methanumsetzung zwingend erforderlich. Erst hinsichtlich der Methan-
oxidation deutlich aktivere Katalysatoren kénnen die Méglichkeit einer integrierten Warmeab-
fuhr eréffnen.

6.3 Zusammenfassung und Schlussfolgerungen

Druckverlust, Warmeiibergang und chemische Reaktion kénnen mit den Mitteln der fluid-
dynamischen Modellierung bei geeigneter Auswahl der Modelle mit ausreichender Genauig-
keit abgebildet werden.

Simulationsrechnungen zeigen, dass der Druckverlust von mikrostrukturierten Apparaten be-
reits durch vergleichsweise einfache Geometrie&nderungen reduziert werden kann. Bei einer
einseitigen Minimierung des Druckverlustes verschlechtern sich die Warmelibergangs-
eigenschaften von einem hohen Niveau ausgehend. Bei Kandlen mit rechteckigem Stré-
mungsquerschnitt ergibt sich als Prioritatsliste der geometrischen Parameter, die im Rahmen
dieser Arbeit untersucht wurden, der hydraulische Durchmesser, die Kanallange, die GréRe
der unsteten Querschnittsdnderungen am Ein- und Austritt und das Aspektenverhéltnis. Wie
die Experimente zeigen auch die Simulationsrechnungen, dass eine sehr weitgehende
Miniaturisierung bei den bestehenden Restriktionen hinsichtlich des Druckverlustes nicht
sinnvoll ist. Optimale Strukturabmessungen fiir die Auslegung von thermischen Apparaten
bewegen sich wahrscheinlich in einer Gréenordnung zwischen 0,4 bis 1 mm.

Bei der Simulation der isothermen katalytischen Wasserstoffoxidation zeigt das entwickelte
Modell eine gute Ubereinstimmung zwischen den experimentellen Ergebnissen und den Si-
mulationsrechnungen. Dies gilt sowohl fir die kinetischen Experimente als auch fur das cha-
rakteristische Umsatz-Temperaturverhalten. Das Stofftransportmodell reagiert in Verbindung
mit der Kinetik plausibel auf verdnderte Betriebsparameter sowie die charakteristische Ab-
messung des Strémungskanals. Eine Auslegung eines wasserstoffbetriebenen Katalyt-
brenners ist somit mit dem entwickelten Modell méglich.

Bei der Methanoxidation kénnen hinsichtlich der kinetischen Experimente sowie der Reaktion
auf Betriebsbedingungen und konstruktive Parameter wie bei der Wasserstoffoxidation zu-
frieden stellende Ergebnisse festgestellt werden. Bei den Simulationsrechnungen zum Um-
satz-Temperaturverhalten sind hingegen gréRere Abweichungen zu beobachten, die
wahrscheinlich auf eine Extrapolation der kinetischen Parameter zu héheren Temperaturen
zuriickzufiihren sind.

Soll das entwickelte Modell zur Auslegung eines Katalytbrenners verwendet werden, bei dem
Methan im Edukt enthalt, ist dieses Defizit bei der Methanoxidation durch eine Anpassung
der Kinetik zu beheben. Da die Temperaturabhangigkeit der Methanoxidation durch die
Simulationsrechnungen richtig wiedergegeben wird, ist wahrscheinlich lediglich eine An-
passung des pra-exponentiellen Faktors an entsprechende experimentelle Datenpunkte not-
wendig.
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Bei der Simulation eines adiabaten Katalytbrenners zeigt sich, dass die bei der Wasserstoff-
oxidation freiwerdende Reaktionswarme das Gas innerhalb einer kurzen Wegstrecke auf-
heizt. Die adiabate Temperaturerhéhung der Wasserstoffoxidation ist ausreichend, um die
Zindtemperatur der Methanoxidation zu erreichen. Der Wasserstoffumsatz ist bereits nach
weniger als 5 mm vollstéandig. Der Methanumsatz ist hingegen auch am Reaktoraustritt un-
vollstandig. Der simulierte Betriebspunkt des Katalytbrenners ist vor dem Hintergrund des
geforderten vollstdndigen Methanumsatzes unzuldssig. Da die Méglichkeiten, den Methan-
umsatz weiter zu steigern, bei den gewdhlten Randbedingungen fiir die Simulation weitest-
gehend ausgeschdpft sind, kann bei der vorliegenden Kinetik fir die Methanoxidation keine
Warme aus dem Katalytbrenner ausgekoppelt werden. Eine direkte Kombination von
Warmelbergang mit chemischer Reaktion ist zurzeit nicht méglich.

Die Simulationsrechnungen zeigen, dass die Auslegung und Optimierung von mikrostruk-
turierten Apparaten mit den Mitteln der fluiddynamischen Modellierung méglich sind. Diese
Mdéglichkeit kann auf monolithische Apparatekonzepte libertragen werden, da sich die cha-
rakteristischen Abmessungen der Strémungskanale bei Zelldichten handelstiblicher Mono-
lithe in der gleichen Gréenordnung bewegen wie die im Rahmen dieser Arbeit untersuchten
Strukturabmessungen. Alle verwendeten Modelle gehen von einer Gleichverteilung der
Medien Gber den gesamten Apparat aus, |6sen dafiir aber die einzelnen Kanéle fluidmech-
anisch auf. Sollen bei der Modellierung auch Volumina beriicksichtigt werden, die aus Sicht
der Apparatetechnik notwendig sind, kann diese hohe Aufldsung der Modelle aufgrund der
zur Verfigung stehenden Rechenleistung voraussichtlich nicht beibehalten werden. In
diesen Fallen sind weitere Modellvereinfachungen notwendig, die zum Beispiel die Auflésung
der einzelnen Strémungskandle vernachlassigen. Diese Modellvereinfachungen kénnen
anhand der experimentellen Daten oder der hochauflésenden Modellierung verifiziert
werden.
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7 Zusammenfassung und Ausblick

In der vorliegenden Arbeit wurde der Einsatz von Mikrostrukturen in mobilen Brenngaserzeu-
gungseinheiten experimentell und theoretisch untersucht. Die Untersuchungen umfassen
den Druckverlust, den Warmeulbergang und am Beispiel der Prozessstufen eines an Diesel
angepassten Gasnachbehandlungssystems chemische Reaktionen. Die experimentellen
Arbeiten im Bereich der Thermohydraulik beinhalten hierbei nicht nur eine vereinfachte Ver-
suchsanordnung, sondern auch den Test von ersten Prototypen. Die vereinfachten Ver-
suchsanordnungen bestehen aus einzelnen Mikrokanélen unterschiedlicher Geometrie. Fir
die katalytischen Experimente sind diese mit geeigneten Katalysatoren beschichtet. Im
Bereich chemischer Reaktoren sind die experimentellen Arbeiten aus Griinden der Kosten-
und Zeitersparnis durch die Entwicklung eines fluiddynamischen Modells ersetzt worden. Die
fur die Modellierung benétigten Kinetiken wurden experimentell bestimmt. Die Ermittlung der
kinetischen Daten erfolgte fir die Prozessstufe der Gas- beziehungsweise Abgasnachbe-
handlung, fiir die eine Kombination von Warmeibergang mit chemischer Reaktion in einem
Apparat sinnvoll erscheint.

Die Arbeit ordnet sich mit dieser apparatetechnischen Ausrichtung auf Warmeilibertrager und
chemische Reaktoren der Gas- beziehungsweise Abgasnachbehandlung in die Abfolge der
am Institut vorangegangenen Arbeiten zur Brenngaserzeugung auf Basis von Dieselkraft-
stoffen ein, deren Schwerpunkte im Bereich der Reformierung und des Systementwurfs an-
gesiedelt sind. Ziel dieser Entwicklung ist die Bereitstellung einer Brenngaserzeugungsein-
heit fur die Bordstromversorgung oder fur den Antriebsstrang von Kraftfahrzeugen auf Basis
der Brennstoffzellentechnologie und eines dieselvergleichbaren, fliissigen Kraftstoffes. Fir
eine erfolgreiche Markteinfihrung muss diese allen Erfordernissen der mobilen Anwendung
hinsichtlich des Volumens, der Masse und der Kosten gerecht werden. Im Folgenden sollen
wesentliche Ergebnisse der Arbeit zusammengefasst und die Konsequenzen diskutiert
werden.

Wie die Experimente zur Stromungsmechanik zeigen, steigt der Druckverlust bei der Reduk-
tion der charakteristischen Langenabmessung des Strémungsquerschnittes deutlich an.
Dieser Anstieg kann bereits aus theoretischen Uberlegungen abgeleitet werden und ist eine
im starken Mae nicht-lineare Funktion des hydraulischen Durchmessers und der Stré-
mungsgeschwindigkeit. Eine Beschichtung der Kanale mit einer porésen Katalysatorstruktur
erhéht den Druckverlust zusatzlich. Diese Erhéhung ist in chemischen Reaktoren bei Raum-
geschwindigkeiten deutlich unter 1.000.000 h™ infolge der geringen Strémungsgeschwindig-
keiten vernachlassigbar. Der laminar-turbulente Umschlag der Strémung ist bei freien Stré-
mungsquerschnitten unter 1 mm? eine Funktion des hydraulischen Durchmessers. Turbu-
lente Strémungsverhaltnisse sind bei geringeren LAngenabmessungen bereits bei Re-Zahlen
unterhalb des klassischen Lehrwertes von 2.320 zu beobachten.

Die Warmelibergangsiibertragungseigenschaften verbessern sich bei einer Reduktion der
charakteristischen Abmessung in den Submilimeterbereich. Die Warmelibergangskoeffi-
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zienten, die an einzelnen Mikrokanélen ermittelt werden, sind im Bereich kleiner Strémungs-
geschwindigkeiten und geringer Strukturabmessungen als konservative Abschatzungen an-
zusehen, da sie zu niedrig sind. Dies resultiert aus experimentellen Schwierigkeiten, die sich
prinzipbedingt aus den geringen Warmekapazitatsstrémen und der Glite des zu messenden
Warmelbergangsproblems ergeben. Die Wirmeilbergangskoeffizienten bewegen sich bei
diesen experimentellen Randbedingungen immer noch in einer Gréenordnung, die in der
Literatur als Richtwert fir den Warmelbergang Gas-Gas bei niedrigen bis maRigen Driicken
angegeben wird. Die Abhangigkeit der Nu-Zahl vom hydraulischen Durchmesser kann an-
hand der vorliegenden Daten nicht abschlieRend bewertet werden. Eine konstante Nu-Zahl
und somit eine Proportionalitdt des Warmeiibergangskoeffizienten zum Kehrwert des hyd-
raulischen Durchmessers wird nicht beobachtet.

Stellt man Warmelbergangskoeffizienten, die fiir einen einzelnen Mikrokanal bestimmt
werden, experimentellen Ergebnissen eines Prototypen gegentiber, zeigt sich unter der Vor-
aussetzung einer vergleichbaren Geometrie eine zufrieden stellende Ubereinstimmung. Bei
Betrachtung des aktiven Kernstlicks des Warmelibertragers weisen die beiden untersuchten
Prototypen hohe masse- beziehungsweise volumenspezifische Leistungen auf. Wird die zur-
zeit bei beiden Warmelibertragern realisierte Gehausekonstruktion in die Berechnungen ein-
bezogen, verschlechtern sich die Leistungsdaten signifikant. Die Warmeilibertrager sind bei
einphasigem Warmeubergang und zulassigen Druckverlusten unter 100 mbar nicht mehr als
kompakt zu bezeichnen, wenn das Gehause bericksichtigt wird. Aufgrund der
Dimensionierung des experimentell getesteten Disentragers kann fiir die Verdampfung von
Wasser in einem Tragergasstrom nur eine generelle Eignung des Prinzips festgestellt
werden.

Aus dem uberproportionalen Anstieg des Druckverlustes bei abnehmendem hydraulischen
Durchmesser folgt, dass eine sehr weitgehende Miniaturisierung bei der Betrachtung von
thermischen Apparaten nicht sinnvoll erscheint, da sich die \WarmeUbertragungseigen-
schaften nicht in gleichem Ausmal verbessern. Weil die experimentellen Ergebnisse vom
Einzelkanal und des Prototypen hinsichtlich Druckverlust und Warmeibergang vergleichbar
sind, ist eine etwaige Optimierung der Kanalstruktur von Mikro-Warmeiibertragern mit ein-
fachen, kostengiinstigen Experimenten moglich. Der zulassige Druckverlust limitiert die
thermische Leistung von mikrostrukturierten Apparaten. Er ist somit ein vorrangiges Ziel
einer Geometrieoptimierung. Da sich die Gehdusekonstruktion bei den untersuchten Proto-
typen sehr negativ auf die massen- beziehungsweise volumenspezifischen Leistungsdaten
auswirkt, muss diese konstruktiv umgestaltet werden. Gute Warmelbertragungseigen-
schaften von Mikrostrukturen fiihren in  Verbindung mit ihrem hohen Ober-
fliche/VVolumenverhdltnis zu einer kompakten, leichtgewichtigen Apparatebauweise bei
Warmedlbertragern, wie dies bereits die ersten Prototypen andeuten. Die Masse des in einer
Brenngaserzeugungseinheit zu installierenden Warmeubertragernetzwerkes kann durch die
Verwendung von Mikrostrukturen wahrscheinlich merklich reduziert werden.

Die anwendungsorientierten, katalytischen Experimente zeigen fur die untersuchten Shift-Ka-
talysatoren lediglich eine maRige Aktivitdt. Der edelmetallbasierte Katalysator ist hierbei
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deutlich aktiver, bei der hydraulischen Beschichtung auf einem metallischen Substrat aller-
dings nicht ausreichend langzeitstabil. Fir den unedlen Katalysator kann ein positiver Ein-
fluss des Wasserpartialdruckes auf den Umsatz nicht festgestellt werden. Die katalytische
Aktivitdt verringert sich hingegen merklich, wenn statt eines Modellgases aus VWasser,
Kohlenmonoxid und Stickstoff ein synthetisches Reformat eingesetzt wird. Bei einer Reduk-
tion der Strukturabmessung steigt der Umsatz bei konstanter Temperatur. Dies begrindet
sich entweder aus verbesserten Stofftransporteigenschaften aus dem Strémungskern oder
aus einer héheren volumenspezifischen Katalysatormasse in kleineren Strukturen. Die Zu-
nahme der volumenspezifischen Katalysatormasse bei abnehmendem hydraulischen Durch-
messer folgt aus einer konstanten Schichtdicke der porésen Katalysatorstruktur bei allen
untersuchten Strémungsquerschnitten. Die Wahl einer konstanten Schichtdicke folgt aus
dem Bestreben, die Stofftransportphdnomene in der Tragerstruktur des Katalysators unab-
héngig vom hydraulischen Durchmesser zu gestalten. Uberschléagige Berechnungen der fiir
den Warmeubergang bendétigten respektive mit Katalysatormaterial zu beschichteten Flache
zeigen fir die maximal méglich erscheinende Raumgeschwindigkeit einen starken Uberhang
zu Ungunsten der Reaktionsflache. Dieser Uberhang rechtfertigt eine direkte Integration
eines Warmedibertragers in die Shift-Stufe zum jetzigen Zeitpunkt nicht.

Der fur praferenzielle CO-Oxidation getestete Edelmetallkatalysator zeigt ein enges Tempe-
raturfenster, in dem ein optimaler Reaktorbetrieb méglich ist. Werden die Temperaturen zu
niedrig gewahlt, kbnnen die fur einen Langzeitbetrieb einer PEFC bendtigten CO-Umsatze
nicht erreicht werden. Bei zu hohen Temperaturen sind in einer wasserstoffreichen Atmos-
phare anndhrend volistdndige CO-Umsatze ebenfalls nicht méglich. Nur innerhalb des Tem-
peraturfenster werden CO-Konzentrationen erreicht, die von einer PEFC im Dauerbetrieb
toleriert werden. Das optimale Temperaturfenster kann in gewissem Umfang durch die Luft-
zahl beeinflusst werden. Es verschiebt sich bei héheren Luftzahlen zu tieferen Tempera-
turen. Die Luftzahl ist hierbei auf die fiir die CO-Oxidation stdéchiometrisch bendtigte Luft-
menge zu beziehen. Bei insgesamt méBiger Aktivitat ist in Analogie zur Shift-Reaktion eine
Strukturabhangigkeit des Umsatzes festzustellen. Die maRige Aktivitat ist im Falle der pra-
ferenziellen CO-Oxidation auf Probleme bei der Beschichtung der Versuchstrager zuriickzu-
fuhren. Dies offenbart ein Reproduktionstest zur Beschichtung an zwei laut dem Hersteller
identisch beschichteten Versuchstragern. Die Abweichungen beim Umsatz betragen bis zu
100 %. Analog zum Shift-Reaktor ergibt sich aufgrund der maRigen Aktivitdt und der nach
heutigen Verfahrensauslegungen geringen CO-Eintrittskonzentrationen in den PrOx-Reaktor
ein ungunstiges Verhaltnis zwischen der Flache, die mit Katalysator zu beschichten ist, und
der Flache, die fiir den Warmelbergang zur Verfligung gestellt werden muss. Eine in den
Reaktor integrierte Warmeauskopplung erscheint somit auch fir die Prozessstufe der pra-
ferenziellen CO-Oxidation nicht sinnvoll. Diese Aussage unterstellt, dass der Reaktor zur
Einstellung seines optimalen Temperaturfensters bei wechselnden Betriebsbedingungen
nicht aktiv durch einen Warmetragerkreislauf geregelt werden muss.

Bei der katalytischen Totaloxidation der brennbaren Komponenten eines Anodenrestgases
einer PEFC zeigt sich ein deutlich limitierender Einfluss der Methanoxidation auf die Ausle-
gung eines Katalytbrenners. Wasserstoff kann bei hohen Raumgeschwindigkeiten und ge-
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ringen Reaktionstemperaturen oxidiert werden. Eine Verringerung der Beladung mit kosten-
intensiver, aktiver Komponente ist hinsichtlich Wasserstoffoxidation méglich. Von den beiden
im Rahmen der Arbeit untersuchten auf Platin- beziehungsweise Palladium basierenden Oxi-
dationskatalysatoren ist der Platin-Kontakt fiir die Wasserstoffoxidation geeigneter. Bei der
Methanoxidation sind nur noch Raumgeschwindigkeiten um eine GréRenordnung niedriger
mdéglich. Im Weiteren sind Reaktionstemperaturen notwendig, die deutlich héher sind als bei
der Wasserstoffoxidation. Flur die Methanoxidation ist der Palladiumkatalysator geeigneter.
Die Schwierigkeit Methan umzusetzen, folgt aus der sterischen Stabilisierung der C-H-Bin-
dung, die fiir die katalytische Oxidation aktiviert werden muss. Hinsichtlich des Einflusses der
Konzentrationen der brennbaren Komponenten auf ihre eigene Totaloxidation zeigt sich ein
unterschiedliches Bild. Férdern in einem mittleren Temperaturbereich héhere Wasserstoff-
konzentrationen die Totaloxidation des \Wasserstoffes, filhren hohere Methankonzentra-
tionen im gesamten untersuchten Temperaturbereich bei einer konstanten Reaktionstempe-
ratur zu geringeren Umsatzen. Eine Reduktion des hydraulischen Durchmessers wirkt sich
unabhangig von der betrachteten Komponente positiv auf den Umsatz aus. Der Struktur-
einfluss ist voraussichtlich auch vom verwendeten Katalysator unabhangig, wurde aber fir
den Palladiumkatalysator experimentell nicht untersucht.

Trotz des limitierenden Einflusses der Methanoxidation bei der Katalytbrennerauslegung
identifiziert das Katalysatorscreening den Katalytbrenner als am ehesten geeignet fiir eine
integrierte Warmeauskopplung. Der Katalytbrenner vereinigt hohe Reaktionswarmen und
Konzentrationen an umzusetzenden Komponenten mit vergleichsweise schnellen, effektiven
Reaktionsgeschwindigkeiten in einem Apparat. Aus diesem Grund wurden die mikrokine-
tischen Ansétze fiir diese Reaktionen experimentell ermittelt, um sie fiir die Modellierung zur
Verfligung zu stellen. Bei beiden Komponenten wird ein leicht positiver Einfluss der Kompo-
nente selbst auf die Mikrokinetik ihrer eigenen Totaloxidation beobachtet. Wasser hat bei
beiden Komponenten einen negativen Einfluss. Der negative Einfluss des Wassers ist hier-
bei bereits fiir das Produktwasser der Oxidationsreaktionen experimentell nachweisbar. Be-
sonders signifikant wird der Wassereinfluss bei der Methanoxidation, wenn Wasser im Edukt
enthalten ist. Auch Wasserstoff weist in der Mikrokinetik der Methanoxidation eine negative
Reaktionsordnung auf und verlangsamt somit die Methanoxidation. Dieser negative Einfluss
ist voraussichtlich auf das Produktwasser der Wasserstoffoxidation zurickzufiihren.
Kohlendioxid hat bei der Methanoxidation im untersuchten Konzentrations- und Temperatur-
bereich keinen Einfluss. Die Aktivierungsenergie ist bei der Methanoxidation circa um einen
Faktor 5 héher als bei der Wasserstoffoxidation. Diese deutlich héhere Aktivierungsenergie
der Methanoxidation implementieren bereits die Ergebnisse der anwendungsorientierten
Messungen. Aus den kinetischen Experimenten ist die Forderung nach méglichst geringen
Wasserpartialdriicken im Katalytbrenner abzuleiten.

Die theoretischen Arbeiten im Bereich der fluiddynamischen Modellierung beschéftigten sich
parallel mit der Thermohydraulik und der Totaloxidation von Wasserstoff und Methan. Neben
den Kinetiken wurde fir den Katalytbrenner ein geeignetes Stofftransportmodell in eine
kommerziell erhéltliche CFD-Software implementiert. Dieses unterscheidet beim Stofftrans-
port mittels Diffusion zwischen dem Stromungskern und der pordsen Katalysatorschicht. Die
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Notwendigkeit, das Modell zu unterteilen, folgt aus unterschiedlichen dominierenden Stoff-
transportphdnomenen in den beiden Strémungszonen.

Die Simulationsrechnungen zur Thermohydraulik zeigen sowohl hinsichtlich des Druckver-
lustes als auch des Warmeiibergangs eine zufrieden stellende Ubereinstimmung zwischen
den experimentellen Daten und den Simulationsergebnissen. Gréere Abweichungen sind
auf experimentelle Schwierigkeiten und auf Verletzungen der im Rahmen dieser Arbeit ver-
wendeten Modellannahmen bei héheren Strémungsgeschwindigkeiten zuriickzufuhren.

Da sich bei der experimentellen Charakterisierung der Prototypen der Druckverlust bei der
Auslegung von thermischen Apparaten als limitierende GréRe herausstellte, wurde die Mo-
dellierung genutzt, um fiir die Kanalgeometrie Optimierungspotenziale aufzuzeigen. Als
Prioritatsliste der untersuchten geometrischen Parameter ergibt sich der hydraulische Durch-
messer, die Kanallédnge, die GréRe der unsteten Querschnittsdnderungen am Ein- und
Austritt sowie das Aspektenverhdltnis. Wie die Simulationsrechnungen zeigen, nimmt bei
einer einseitigen Minimierung des Druckverlustes durch gréfiere Strukturabmessungen die
Gite des Warmeibergangs ab. Optimale hydraulische Durchmesser sind bei der Betrach-
tung von thermischen Apparaten voraussichtlich in Gréfkenordnung oberhalb von 0,4 bis
circa 1 mm anzusiedeln. Bei einer konstanten Verweilzeit ist eine gréflere Anzahl parallel
geschalteter, kurzerer Kandle einer geringeren Anzahl dafiir aber ldngeren Kanélen
vorzuziehen.

Bei der isothermen Wasserstoffoxidation sind die Simulationen in der Lage, die kinetischen
Experimente mit ausreichender Genauigkeit wiederzugeben. Auch bei einer Extrapolation
der Kinetik zu héheren Temperaturen zeigen die auf dem Modell aus Stofftransport und
Kinetik basierenden Simulationsrechnungen eine zufrieden stellende Ubereinstimmung mit
den experimentellen Daten. Dies belegt der Vergleich einer simulierten und einer experimen-
tell bestimmten Umsatz-Temperaturkurve. Wird das Modell bezlglich wesentlicher Betriebs-
parameter und des hydraulischen Durchmessers auf seine Plausibilitat gepruft, geben die
Simulationsergebnisse die experimentell ermittelten Abhdngigkeiten korrekt wieder. Bei der
isothermen Methanoxidation gelingt ebenfalls die Wiedergabe der kinetischen Experimente
durch die Simulationsrechnungen. Eine Extrapolation der kinetischen Daten in andere Tem-
peraturbereiche ist hingegen nur bedingt méglich. Die simulierten Umséatze liegen bei einer
analogen Temperaturabhangigkeit im Vergleich zu den experimentellen Daten auf einem
héheren Niveau. Die Kinetik reagiert plausibel auf variierte Betriebsbedingungen und kon-
struktive Parameter. Aus den isothermen Simulationsrechnungen zur Methan- und Wasser-
stoffoxidation folgt, dass wesentliche Abhangigkeiten mit dem Modell untersucht werden
kénnen. Eine Auslegung eines Katalytbrenners, bei dem das Edukt Methan enthalt, ist bei
der bestehenden Forderung nach einem vollstdndigen Methanumsatz zurzeit nur mit einem
ausreichend groltem Sicherheitszuschlag mdglich.

Die Simulationsrechnungen zur adiabaten Verbrennung eines Anodenrestgases einer PEFC
zeigen, dass die bei der Wasserstoffoxidation innerhalb der ersten Millimeter im Reaktor frei
werdende Reaktionswarme zwingend fiir die Temperaturerhéhung des Reaktionsgemisches
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bendtigt wird, um das Methan zu oxidieren. Trotz einer massiven Temperaturerhéhung ist
der Methanumsatz bei dem gewahlten Auslegungspunkt nicht vollstdndig und der Betriebs-
punkt somit unzulassig. Eine Absenkung der Adiabatentemperatur durch eine in den Katalyt-
brenner integrierte Kiihlung ist auf Basis der zurzeit vorliegenden Kinetik der Methan-
oxidation nicht zulassig.

Die direkte Kombination von Warmelbergang mit chemischer Reaktion in einem Apparat ist
somit fir keine der untersuchten Prozessstufen der Gas- beziehungsweise Abgasnachbe-
handlung méglich, wenn die im Rahmen dieser Arbeit untersuchten Katalysatoren verwendet
werden.

Ausblickend sollten sich weitere Arbeiten im Bereich der Thermohydraulik auf eine Geo-
metrieoptimierung konzentrieren. Neben rechteckigen Strémungsquerschnitten sollten auch
alternative Querschnittsformen auf ihre Anwendbarkeit untersucht werden. Alternative Quer-
schnittsformen kdénnen hierbei in einem ersten Schritt mittels der CFD-Modellierung bewertet
werden. Eine optimierte Kanalstruktur ist abschlieRend experimentell zu verifizieren. Hierfur
kann die im Rahmen der Dissertation aufgebaute einfache und kostengiinstige Versuchsan-
ordnung verwendet werden, die fir die Untersuchung sehr geringer Strukturabmessungen
beziehungsweise sehr geringer Warmekapazitatsstrome weiter zu optimieren ist. Dies betrifft
insbesondere eine Absenkung der Eintrittstemperatur des Gases sowie die
Positionsgenauigkeit der Thermoelemente zur Erfassung der relevanten Gastemperaturen.
Bei der Entwicklung zukinftiger Warmeubertrager-Prototypen ist eine Optimierung der
Gehausekonstruktion zwingend erforderlich. Auch das Kernstiick der Warmedbertrager ist
gegebenenfalls zu Gberarbeiten. Mégliche Entwicklungsziele sind hierbei geringere unstete
Querschnittsédnderungen am Ein- und Austritt sowie alternative Strémungsfihrungen. Im
Weiteren bleibt zu prifen, inwieweit andere Materialien mit einer deutlich geringeren Dichte
als Edelstahl im Niedertemperaturbereich der Brenngaserzeugungseinheit eingesetzt werden
kénnen, ohne die Systemfunktionalitdt auch bei kurzfristig auftretenden Stérungen zu ge-
fahrden. Mogliche Werkstoffalternativen sind hierbei zum Beispiel Aluminium sowie hochtem-
peraturbestidndige Kunststoffe.

Die katalytischen Experimente zeigen die Notwendigkeit, ein kontinuierliches Katalysator-
screening in Bereich der Gas- beziehungsweise Abgasnachbehandlung durchzufiihren.
Neuere Katalysatoren mit verbesserten Eigenschaften eréffnen zurzeit ein grofles Entwick-
lungspotenzial hinsichtlich kleinerer Apparatevolumina. Im Weiteren beeinflusst die Katalysa-
toraktivitdt massiv mdgliche Apparatekonstruktionen. Der Einsatz einer integrierten Kihlung
ist bei deutlich aktiveren Katalysatoren erneut zu priifen. Diese Prifung kann in einem ersten
Schritt durch Gberschlagige Berechnungen auf Basis im Rahmen dieser Arbeit ermittelter
Warmeubergangskoeffizienten sowie notwendiger Reaktionsflachen erfolgen. Fir die Shift-
Reaktion und die praferenzielle CO-Oxidation sind die Herstellerangaben beziiglich erreich-
barer Beladungsdichten zu konkretisieren. Fir ein kostenglinstiges Katalysatorscreening
kann die im Rahmen der Arbeit in Betrieb genommene Versuchsanordnung verwendet
werden. Grundvoraussetzung fiir die Verwendung dieser Versuchsanordnung ist eine Opti-
mierung der Beschichtung der metallischen Substrate seitens der Katalysatorhersteller.
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Alternativ kénnen kleine keramische Monolithe eingesetzt werden, bei denen die Beschich-
tungstechnik als ausgereifter anzusehen ist. Der Anschluss an die Gasversorgung ist in
diesem Fall zu adaptieren und eine gleichmaRige Beaufschlagung aller Kanale der Monolithe
mit Reaktionsgemisch durch konstruktive MaRnahmen im Einlauf zu gewahrleisten.

Im Bereich der Modellierung kann das entwickelte Modell fir die Auslegung von chemischen
Reaktoren verwendet werden. Fur den Katalytbrenner ist hierbei eine Anpassung der Kinetik
der Methanoxidation notwendig. Fur die anderen Prozessstufen der Gasnachbehandlung
sollten die entsprechenden Kinetiken durch experimentelle Untersuchungen zur Verfiigung
gestellt werden. Eine Adaption des Stofftransportmodells ist nicht notwendig, solange keine
hdéheren Kohlenwasserstoffe als Methan beriicksichtigt werden sollen. Das Modell gilt nur,
wenn alle Kandle des Reaktors gleichmafRig mit Reaktionsgemisch beaufschlagt werden.
Sollen monolithische oder mikrostrukturierte Apparate modelliert werden, die aus Sicht der
Apparatetechnik notwendige Volumina enthalten, kann das vorgestellte Modell nur noch be-
dingt eingesetzt werden, wenn die zurzeit zur Verfugung stehenden Rechenkapazitaten zu-
grunde gelegt werden. Hierfiir sind weiter vereinfachte Modelle zu entwickeln. Als ein erster
Schritt sollte durch eine entsprechende Adaption des vorliegenden Modells geklart werden,
inwieweit eine aktive Temperaturregelung des PrOx-Reaktors notwendig ist. Dieses Ergebnis
kann dann in die Prototypenentwicklung einflieen.
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9 Nomenklatur

Deutsche Formelzeichen

a: Formfaktor (Gleichung 3.1)
Temperaturleitkoeffizient (Gleichung 3.12)

aix empirische Korrekturfaktoren (Gleichung 3.14)

A: Flache

b: Konstante (Gleichung 3.11)

B: Permeabilitatskoeffizient

c Schallgeschwindigkeit

ci Konzentration der Komponente i

Cp: spezifische isobare Warmekapazitat

Cv: spezifische isochore Warmekapazitét

d: Durchmesser

Dj: binarer Diffusionskoeffizient

A Hags: Adsorptionswarme

A Hyes Desorptionswérme

A Hg: Reaktionsenthalpie

A H,: spezifische Verdampfungsenthalpie

Eads Aktivierungsenergie der Adsorption

Ena: Aktivierungsenergie

Eges Aktivierungsenergie der Desorption

Ehom: Aktivierungsenergie der homogenen
Gasphasenreaktion

Es: scheinbare Aktivierungsenergie

fg: massenbezogene Schwerkraft

fp: massenbezogene Druckkraft

fz: massenbezogene Zahigkeitskraft

GHSV: Raumgeschwindigkeit

k: Warmedurchgangskoeffizient

Boltzmann-Konstante (Gleichung 2.19)

[-]
[m?/s]
[-]
[m?]
[-]

[m?]

[m/s]
[mol/m®, Vol.-%]
[J/(kg K)]
[J/(kg K)]
[m]

[m?/s]
[kd/mol]
[kd/mol]
[kJ/mol]
[kJ/(kg K)]
[kd/mol]
[kJ/mol]
[kJ/mol]
[kJ/mol]

[kJ/mol]
[N/kg]
[N/kg]
[N/kg]
[1/h]
[Wi(m? K)]
[/K]
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lmS“i /(kg -s-mol™i~" )J

k., : pra-exponentieller Faktor

l: Lange [m]

m: Masse [ka]

m;: Molekililmasse der Komponente i [ka]

m: Massenstrom [kg/s]

M;: Molare Masse der Komponente i [kg/kmol]
n: zur Bezugsebene senkrechte Raumrichtung

n, Molenstrom der Komponente i [mol/s]

Na: Avogadro-Konstante [mol™]

Ni Stoffstromdichte der Komponente i [mol/(m? s)]
p: Druck [bar, Pa]
pi: Partialdruck der Komponente i [Pa]

Q: Warmestrom [W]

Qp: Dissipationsterm [J/(m® s)]
I Reaktionsgeschwindigkeit [kmol/ (s-kgkat )]
<r>: mittlerer Porenradius, 2. Strukturparameter MTPM [m]

R: allgemeine Gaskonstante [J/(mol K)]
Re: spezifische Gaskonstante [J/(kg K)]
t: Zeit [s]

T: Temperatur [K]

u: Geschwindigkeit (x-Koordinate) [m/s]

u: Umfang [m]

V: Geschwindigkeit (y-Koordinate) [m/s]

V: Volumen [m?]

V: Volumenstrom [m%/s]

X, Y, Z Raumkoordinaten

Xi: Molenbruch der Komponente i [mol/mol]
Griechische Formelzeichen

o Warmeiibergangskoeffizient [W/(m? K)]
d: Schichtdicke [m]

144



9 Nomenklatur

L2

€ o @

Indizes

abs.:
aus:
An:
Diff:
eff.:
ein:
elek.:
Fluid:
Gas:
Gegen:

Labyrinthfaktor

[-]

Differenz, Dimension entsprechend der jeweiligen Bezugsgréfie

Porositat
Quell- und Senkenterm

isentropen Koeffizient

Reaktionsordnung der Komponente i

Warmeleitfahigkeit

normierte Temperaturdnderung

mittlere freie Weglange
dynamische Viskositat
kinematische Viskositat
Dichte

Stolkguerschnitt

Verweilzeit

dimensionslose Temperatur
Reibungsbeiwert

Umsatz

1. Strukturparameter MTPM

aulen
absolut
Austritt
Anlauf
Diffusion
effektiv
Eintritt
elektrisch
Fluid

Gas

Gegenstromfiihrung

[-]

[J/(m® s)]
[-]

[-]

[W(m K)]
[l

[m]
[kg/(m s)]
[m?%/s]
[kg/m?]
[m?]

[s]

[-]

[l

[%,-]

[-]

145



9 Nomenklatur

ges.: gesamt

h: hydraulisch

i, j: Komponente i beziehungsweise j, innen (bei Durchmessern)
Kn: Knudsen

Kreuz: Kreuzstromfiihrung
In: logarithmisch

m: molekular

max.: maximal

quer: Querschnitt

s: Sattigungszustand
solid: Feststoff

Wand: Wand

Dimensionslose Kennzahlen

Kn: Knudsen-Zahl Kn = X
Ma: Mach-Zanhl Ma = v

c

k-l
Nu: Nusselt-Zahl Nu = -

C .
Pr: Prandtl-Zahl Pr === i
Re: Reynolds-Zahl Re=P 1V _V-!

n

Akronyme
APU: auxiliary power unit, Aggregat zur Bordstromversorgung
ATR: autotherme Reformierung
CB: catalytic burner, Katalytbrenner
CFD: computional fluid dynamics, numerische Strémungsmechanik
cpsi: cells per square inch, Zelldichte von Monolithen
Fa.: Firma
FSG: Ansatz nach Fuller, Schettler und Giddings
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HSR:
HTS:
LIGA:

Ma.-%:
MTPM:

NEFZ:
NTS:
PEFC:
PEM:
POx:

ppm:
PrOx:

psi:

SelOx:

SOFC:

udf:

Vol.-%:

WGS:

heated steam reforming, beheizte Dampfreformierung
Hochtemperatur-Shift

Lithografie, Galvanoumformung und Abformung
Masseprozent

Mean Transport Pore Model

Neuer Européaischer Fahrzyklus
Niedertemperatur-Shift

Polymer-Elektrolyt Fuel Cell, Polymer-Elektrolyt Brennstoffzelle
Polymer-Elektrolyt-Brennstoffzelle

partielle Oxidation

parts per million

praferenzielle Oxidation

pressure per square inch, im angelséchsischen Raum verbreitete Dimension

des Druckes (circa 0,07 bar)

selektive Oxidation

solid-oxide fuel cell, keramische Hochtemperatur-Brennstoffzelle
user-defined function, C-Subroutine

Volumenprozent

Wasser-Gas-Shift
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10 Anhang

10 Anhang
10.1 Experimentelle Untersuchungen zur Thermohydraulik
10000 e gy
:|~ 600 < Re <~ 900 [ 7, Medium:
< ‘o, N Luft
1000 \\ y, P = Temperatur:
%- ~1100 < Re <~ Ii Umgebung
-g Linge:
= 100 je 50 mm
[22] et
—2
2 10 o A 0,25 mm x 0,25 mm
< =
g —— | o A 0,40 mm x 0,40 mm
14_Ap~v :~2100<Re<~ : @ 0,80 mm x 0,80 mm
0 -
1 10 100 1000
Strémungsgeschwindigkeit [m s]
Bild 10.1: Experimentell fiir Mikrokanale unterschiedlicher Geometrie bestimmte Druck-

verluste als Funktion der Strémungsgeschwindigkeit

88,0
[ ———— ’
87,5
§ 15 o 87,0
= 'g' 86,5
c 10 ® 86,0
[0} [
g— 2 855
e s 5 850 |
= = 99V T Austritt kalte Seite
Eintritt kalte Seite 84,5
0 ‘ 84,0 ' ‘
0 5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
radiale Position Thermoelement [mm] radiale Position Thermoelement [mm]
197 132
&,
— 130 "l,
5'3‘ 195 TOg \ 8. N
. 5 128 Mittelwert -
5 2
ﬂé’ 193 \\ M|tte|wert g LI W T B -\l - T [ ]
I P R i g 126
5 ~ T ® ~
(5}
= 191 | < F 124 | Austritt heie Seite ~
Eintritt heiRe Seite | | ®
189 | : ‘ . 122 : | ‘
radiale Position Thermoelement [mm] radiale Position Thermoelement [mm]
Bild 10.2: Bestimmung der mittleren Eingangs- und Ausgangstemperaturen aus den

radialen Temperaturprofilen bei der Charakterisierung von Mikro-Warme-
Ubertragern (Gasstréme je 80 Nm%h)
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500 60
‘ é 8 Medium : Luft
- ¢ g 50 TKaIt,ein : Umgebung
o 400 .
‘N — Mkalt * Cp Kalt K
b= L - ~ konst.
3 — 40 - Mwarm * Cp, warm
% < 300 © =
o X ) (o) Raute: 5 Nm°/h
=R O-->» 0 30 28 . 3
o £ A A < Dreieck: 40 Nm“/h
S 2 200 2 | Kreis: 80 Nmh
> = =
3 ~20 S
£
2 1004 3 . *10
0 0
100 200 300 400
Eintrittstemperatur Heizmittel [°C]
Bild 10.3: Wirkungsgrad und Warmedurchgangskoeffizient eines Gas-Gas-Mikro-

Warmedurchgangskoeffizient
WmZKT]

Bild 10.4:
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10.2 Katalytische Untersuchungen
Wasser-Gas-Shift-Reaktion

100 ‘ — Kanal:
b
thermodynamischer T = | (0,8x0,8 x50) mm®

80 GI(_aichgewic(:)htsumsatz GHSV:
= Eduktkonz.:
N 60 o
N 11,6 Vol.-% CO
/2]
=
< 40 0
o A A 20 Vol.-% H20
© L A A 3 30 Vol.-% H20

20 ¢ @40 Vol.-% H20

Ag
0 oA @A ®A &
160 200 240 280 320 360 400 440
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 10.5: Einfluss des Edukiwassers auf den Umsatz bei der WGS-Reaktion in Ab-

hangigkeit von der Reaktionstemperatur fiir den Katalysator der Fa. A

Praferenzielle CO-Oxidation

100 g o @ 10
'Y Kanal:
go (0,8 x 0,8 x 50) mm°®
80 8 GHSV:
= «—28 ¢ _ |30.000h
X X
'~ 60 6 °-; Eduktkonz.:
‘g e 1 Vol.-% CO
£ o £ | 30Vol.-% H,
3 4 4 2 | 25Vol-% H,0
O g . ¢ T
20 o L AN J 2 No, /Neo =1
% o
® 0O 50 <
0 0 0,02,N2
25 75 125 175 225 275 @ CO,02,H2,N2
Reaktionstemperatur [°C] 0C0,02,H2,H20,N2
Bild 10.6: Einfluss des Eduktwassers auf die selektive CO-Oxidation in einem wasser-

stoffreichen Synthesegas als Funktion der Reaktionstemperatur
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25
GHSV:
80.000 h"’
20 Eduktkonz.:
1 Vol.-% CO
O\O
E 15 . n02 /nCO =0,5
8]
[%2]
S
g 10 [ ] @ 0,4 mm x 0,4 mm
o ° it ° A 0,8 mmx0,8 mm
® o
5
A
0 A ‘ A |
0 50 100 150 200
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 10.7: Strukturabhangigkeit der selektiven CO-Oxidation

Katalytische Totaloxidation der brennbaren Komponenten eines
Anodenrestgases einer PEFC

Aktivierungsprozedur fiir die Oxidationskatalysatoren

Die Proben werden tber Nacht in einem No-Strom auf circa 300 °C erhitzt. AnschlieRend
wird zur Reduktion der Katalysatoren fiir einen Zeitraum von circa 5 Stunden ein H,/N>-Ge-
misch mit einem Volumenanteil von 7 Vol.-% H, Uber die Katalysatoren geleitet. Im An-
schluss erfolgt die Abkiihlung der Proben auf Raumtemperatur und die erneute Aufheizung
auf circa 500 °C in einer Stickstoffatmosphare. In einem nachsten Schritt werden die Kataly-
satoren einem Gemisch aus 5 Vol.-% H, in Luft Gber circa 5 Stunden bei Temperaturen
zwischen 470 bis 550 °C ausgesetzt. AbschlieRend werden die Proben in einer Hy-Luft-
atmosphare auf anndhernd Raumtemperatur abgekdihlt.
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[o]

Totaloxidation von Methan an einem Platinkatalysator

100 A
Kanal:
(0,8 x 0,8 x 50) mm?®
80 GHSV:
S 22.000 h™
N 60 Eduktkonz.:
g A 0,1 Vol.-% CH,
< 40
(I) @ 0,6 Ma.-% Pt
20 ° A6,0 Ma.-% Pt
A
0 A Ao
150 250 350 450 550 650
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 10.8: Methanumsatze bei unterschiedlichen Beladungen mit aktiver Komponente
als Funktion der Reaktionstemperatur
100
A Katalysator:
A 6 Ma.-% Pt/ y-Al,O;
80 GHSV:
< 62.600 h™
%‘ 60 A Eduktkonz.:
‘g 0,1 Vol.-% CH,
5
F 4 o | A0,4 mmx0,4 mm
O ®0,8 mm x 0,8 mm
20 L4
0 —4A 00 0
150 250 350 450 550 650
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 10.9: Strukturabhangigkeit der Totaloxidation von Methan an einem Pt-basierten

Oxidationskatalysator
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Totaloxidation eines synthetischen Katalytbrennergemisches an einem Platin-
katalysator

100 o o [ e O o Kanal:
(0,8 x 0,8 x 50) m®
Katalysator:
80 6 Ma.-% Pt/ y- Al,/O,
GHSV:
= a 22.000 h”
X 60
E Eduktkonz.:
3 0,1 Vol.-% CH,
£ 4 5,5 Vol.-% H,
g
A
20 @ Wasserstoff (CB)
o A A Methan (CB)
0 “ oA ¢ A & Methan/Luft
150 250 350 450 550 650
Reaktionstemperatur [°C]
Bild 10.10: Umsatz-Temperaturverhalten bei der Totaloxidation eines synthetischen Ka-

talytbrennergemisches an einem Pt-basierten Oxidationskatalysator

Kinetik der Wasserstoffoxidation

Tabellarische Zusammenstellung experimentell bestimmter kinetischer Parameter

Konzentration in Vol.-% Fehler in %
1 3 5 7 -
Ea in kJ mol™ 2417 20,67 20,08 27,01 11,53
ke 2 18754 7651 6492 37949 60,07
Temperatur in °C
100 120 140 160 180 -
K, 0,48 0,61 0,89 0,93 0,72 20,28

Tabelle 10.1: Zusammenstellung experimentell ermittelter kinetischer Parameter der Total-
oxidation von Wasserstoff an einem Pt-basierten Katalysator (0,6 Ma.-%
Pt/y-Al,O;, a: Dimension entsprechend Kapitel 9)
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Kineik der Methanoxidation

Reaktionsordnung des Kohlendioxids

1

Kanal:
(0,8 x 0,8 x 50) mm?®
0,5 Katalysator:
A 6 Ma.-% Pd/’\/'Alzo::,
e 0 —x—4 GHSV:
o « 400.000 h"
3 . Eduktkonz.:
£ s > 2,5 Vol.-% CH,
— 2
c 2
vy ' 3 * *
-1
€475 @500 A525
-1,5
0 0,5 1 1,5 2
In CCOZ, aus
Bild 10.11: Reaktionsordnung des Kohlendioxids bei der Totaloxidation von Methan

Tabellarische Zusammenstellung experimentell bestimmter kinetischer Parameter

Konzentration in Vol.-% Fehler
in %
2,52 2,7 3,8 5,42 9 20 -
E, in kJ mol™ 85,25 113,74 99,83 109,80 | 82,52 111,11 11,13
K, ® 23.10°% | 199-108 | 18-107 | 94-107 | 23-10° | 13.108 | 90.78
Temperatur in °C
300 325 350 375 385 400 -
KCHy 0,33 0,19 0,12 0,26 0,33 | 0,33 27,4
475° 575° 600°
KHo0 -0,75 -0,85 -0,77 5,06
525° 550° 575°
KHs -0,74 -0,86 -0,88 6,99
Tabelle 10.2: Zusammenstellung experimentell ermittelter kinetischer Parameter der Total-

oxidation von Methan an einem Pd-basierten Katalysator bei einer Raumge-
schwindigkeit von 60.000 h' (6,0 Ma.-% Pd/y-Al,Os, a: Dimension entspre-
chend Kapitel 9, b: GHSV=400.000 h™, ¢: GHSV=300.000 h™)
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