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Zusammenfassung 

Im Rahmen der Bemühungen, erneuerbare dieselähnliche Kraftstoffe bereitzustellen, werden 

in dieser Arbeit experimentelle Untersuchungen zur thermischen Desoxygenierung von Trig-

lyceriden am Beispiel von Rapsöl unter Anwendung der Reaktivdestillation bei Atmosphä-

rendruck im 4 Liter Labormaßstab durchgeführt. Dabei stehen die Einflussgrößen Zeit und 

Temperatur im Zentrum. Aus dem Zeitverhalten wird ein mathematisches Modell für die Ki-

netik der Desoxygeneriung erstellt. 

Im Hinblick auf die Kraftstoffqualität wird ein geringer Grad an Aromatisierung angestrebt. 

Außerdem sollen Gasverluste minimiert werden. Für diese Zielsetzung lässt sich aus der 

Literatur ein optimaler Temperaturbereich von 350 bis 400 °C ableiten. Unter den gegebenen 

apparativen Randbedingungen erweist sich das Intervall von 360 bis 380 °C als praktikabel. 

Unterhalb von 360 °C sind die Reaktionsgeschwindigkeiten nicht hinreichend und über 

380 °C sind bei dem verwendeten Reaktoraufbau und diesem geringen Grad der Automati-

sierung die Reaktionsgeschwindigkeiten zu schnell, um reproduzierbare Randbedingungen 

zu gewährleisten. Außerdem durchläuft der Reaktor bei hohen Temperaturen in der Auf-

heizphase bereits reaktionsrelevante Bedingungen und kann nicht mehr als isotherm be-

trachtet werden. 

Die Versuche werden im Batchbetrieb durchgeführt. Die flüssige Reaktionsphase im Reaktor 

wird Sumpfphase genannt. Die herausdestillierten und anschließend kondensierten Crack-

produkte werden als Kondensatphase bezeichnet. Diese besteht aus einer wässrigen und 

einer öligen Phase. Die Desoxygenierung wird getrennt für die Sumpfphase und die ölige 

Kondensatphase betrachtet. Der abgebaute Sauerstoff findet sich zum einen in der Gaspha-

se – im Wesentlichen als CO und CO2 – und zum anderen in der wässrigen Phase überwie-

gend als H2O. Die höchste beobachtete Ausbeute an öligem Kondensat liegt bei 380 °C in 

der Größenordnung von 60 wt.-% gegenüber 32 wt.-% Sumpf. Die wässrige Phase repräsen-

tiert 1 bis 2 wt.-%, während die Gasphase in der Differenz etwa 7 wt.-% umfasst. 

Die Aufzeichnungen der Versuchsdaten belegen eine gute Reproduzierbarkeit der Sumpf-

temperaturverläufe. Dieses wird bestätigt durch die Kondensatmassenströme, die sich bei 

gleicher Temperatur nahezu decken. Gleiches gilt für die zeitlichen Verläufe der Brennwerte 

für Sumpf- und Kondensatphase. 

Bei der zeitlichen Betrachtung steigen sowohl in der Kondensat- als auch in der Sumpfphase 

die Brennwerte während der thermischen Umwandlung bei allen Temperaturen von einem 

Anfangswert mit leichter Verzögerung auf einen konstanten Endwert. Beim ölhaltigen Kon-

densat liegt der Brennwert zu Beginn bei 39,0 MJ/kg bis 39,5 MJ/kg. Am Ende steigt dieser 

Wert auf 43,5 MJ/kg bis 44,0 MJ/kg. In der Sumpfphase erhöht sich dieser ausgehend von 



  

dem Wert des Rohstoffes von ca. 39,5 MJ/kg zu einem konstanten Wert von knapp über 43 

MJ/kg. 

Die Steigerung der Energiedichte ist auf die Ausschleusung von Sauerstoff aus den jeweili-

gen Phasen zurückzuführen. In beiden Phasen sinkt dieser Wert von anfänglich über 12 wt.-

% im ölhaltigen Kondensat bzw. rund 11 wt.-% in der Sumpfphase auf unter 3 wt.-%. Der 

Wasserstoffgehalt ist in beiden Phasen nahezu konstant und der Kohlenstoffgehalt erhöht 

sich entsprechend mit dem sinkendem Sauerstoffanteil. In der Kondensatphase korrespon-

diert dies mit einer stetig sinkenden Säurezahl und der per GCMS-Analyse nachgewiesene 

sinkende Konzentration vorhandener Carbonsäuren.  

Im Hinblick auf einen Reaktionsmechanismus deutet ein großer Teil der gerade zu Beginn 

der Versuche per GCMS detektierten Carbonsäuren im öligen Kondensat auf eine bevorzug-

te Spaltung der Ölsäure in alpha- und beta-Stellung der Doppelbindung hin. Neben den Car-

bonsäuren sind Alkane und Alkene die nachgewiesenen Hauptkomponenten im ölhaltigen 

Kondensat. Insbesondere sind für die C16 und C18 Fettsäuren des Rapsöls die jeweiligen 

C15 und C17 Alkane bzw. Alkene nachgewiesen, die als Produkte von Decarboxylierungs- 

bzw. Decarbonylierungsreaktionen verstanden werden können. Die Bildung von Wasser deu-

tet auf eine zeitgleiche Desoxygenierung durch Dehydratisierung hin. 

Die Sumpfphase zeigt zudem eine zunehmende Stabilisierung gegen thermische Beanspru-

chung mit Anzeichen von parallel auftretender Polymerisation und Aromatisierung. Die Stabi-

lisierung durch Polymerisation spiegelt sich in einem stark abnehmenden Kondensatmas-

senstrom bei gleichzeitiger Erhöhung der Viskosität der Sumpfphase wieder. Sinkende Jod-

zahlen bei gleichzeitig sinkenden H/C-Verhältnissen weisen auf Aromatisierungsreaktionen 

hin. 

Steigende Versuchstemperaturen erhöhen die Reaktionsgeschwindigkeiten erwartungsge-

mäß. Jedoch im Hinblick auf Reaktionsmechanismen lässt sich auf Basis von GCMS Analy-

sen, Brennwerten und Elementaranalysen kein signifikanter Temperatureinfluss nachweisen.  

Die Modellierung der Desoxygenierung von Sumpf- und Ölkondensatphase lässt sich nicht 

mit einfachen Reaktionsordnungen erreichen. Ein erweitertes Modell von Parallelreaktion 

erster Ordnung mit autokatalytischer Reaktion erzielt hier deutlich bessere Ergebnisse. Die 

autokatalytische Reaktion bedeutet, dass Reaktionsprodukte entstehen, die die weiteren 

Desoxygenierungsreaktionen beschleunigen. Dies könnte so interpretiert werden, dass z. B. 

durch Esterspaltung freie Fettsäuren entstehen, die dann weitere Desoxygenierungsreaktio-

nen unter eigener Zersetzung unterstützen. Diese Modellvorstellung wird untermauert durch 

die zunächst ansteigenden und dann wieder abfallenden Säurezahlen in der Sumpfphase. 

Die für die autokatalytische Reaktion ermittelten Aktivierungsenergien sind geringer als die 



  

für die Reaktion erster Ordnung. Somit ist die Reaktion erster Ordnung stärker temperatur-

abhängig als die autokatalytische Reaktion. 

Die Untersuchungen zeigen, dass relativ komplexe Desoxygenierungsreaktionen von Trigly-

ceriden auf der Basis von vergleichsweise einfachen analytischen Daten interpretiert und 

modelliert werden können. 
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1 Einleitung und Zielsetzung 

 

Die Umwandlung von Triglyceriden spielt eine bedeutende Rolle bei der Bereitstellung von 

erneuerbaren dieselähnlichen Kraftstoffen. Im Zuge dessen besteht ein besonderes Interes-

se, Produktionsprozesse und Kraftstoffqualitäten stetig zu verbessern. Die auf Triglyceriden 

basierenden Kraftstoffe der ersten Generation sind Pflanzenöle und Biodiesel (FAME, Fatty 

Acid Methyl Ester). 

Ein erstes Problem der dieser Generation ist die Limitierung der Beimischung zum Diesel-

kraftstoff. Beim Biodiesel liegt die Obergrenze in Deutschland bei 7 vol.-% [1, S. 4]. Ein Lö-

sungsansatz ist die Reduzierung des relativ hohen Sauerstoffanteils von etwa 11 wt.-% 

durch Hydrierung. Um die Drop-in-Eignung zu verbessern wurde das Verfahren der katalyti-

schen Hydrierung mit anschließender katalytischer Isomerisierung als optimierte erste Gene-

ration entwickelt. Die Produkte dieses Prozesses sind bekannt als HVO (Hydrotreated Vege-

table Oil) ([2, S. 1], [3, S. 1]). 

Ein zweites Problem dieser Kraftstoffe ist der Wettbewerb mit dem Lebensmittelsektor. Eine 

Lösung dafür könnte die Verwendung von Altfetten im Sinne einer Kaskadennutzung sein [4, 

S. 27]. Im Zusammenhang mit dieser verunreinigten Stoffgruppe treten beim HVO Prozess 

Schwierigkeiten auf. Dieser Prozess benötigt eine hohe Reinheit auf der Rohstoffseite. Kon-

taminationen in Altfetten können zu einer schnellen Deaktivierung der HVO Katalysatoren 

führen [5]. Außerdem ist der HVO Prozess aufgrund des relativ hohen Wasserstoffbedarfs 

vergleichsweise teuer.  

Diese Schwierigkeiten bei der Verwendung von Altfetten könnten mit einem neuen alternati-

ven zweistufigen Verfahren vermieden werden. In einem nicht katalytischen ersten Schritt 

werden die Triglyceride unter Atmosphärendruck thermisch aus der Flüssigphase in den ge-

wünschten Kettenlängenbereich von Leicht- und Mittelölen gecrackt. Dabei wird eine deutli-

che Desoxygenierung auf 3 bis 5 wt.-% Restsauerstoff erreicht, verbunden mit einer destilla-

tiven Reinigung. Die Kombination von chemischer Reaktion in einer Flüssigphase und Destil-

lation von Produkten aus dieser Reaktionsphase heraus wird Reaktivdestillation genannt. In 

Abgrenzung zum HVO kann das Produkt aus diesem Prozessschritt als CVO (Cracked Ve-

getable Oil) bezeichnet werden [6, S. 563]. Dieser Schritt ermöglicht eine milde Hydrierung 

als zweiten Schritt bei reduziertem Wasserstoffbedarf, wodurch die Wirtschaftlichkeit gegen-

über HVO verbessert wird. Außerdem besteht aufgrund der destillativen Reinigung keine 

Gefahr der Kontamination der Hydrierkatalysatoren. 
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Da schon für den ersten Schritt der thermischen Desoxygenierung von Triglyceriden mit Re-

aktivdestillation nur wenig wissenschaftliche Literatur vorliegt, soll dieser Schritt im Rahmen 

dieser Arbeit experimentell untersucht werden. Als Modellsubstanz für Triglyceride im mittel-

europäischen Raum bietet sich Rapsöl an. Im Zentrum der Untersuchungen sollen die Ein-

flussgrößen Zeit und Temperatur stehen. Aus dem Zeitverhalten ist ein mathematisches Mo-

dell für die Kinetik der Desoxygenierung zu erstellen. 
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2 Stand des Wissens 

 

2.1 Chemischer Aufbau und Vorkommen von Triglycerid en 

 

Triglyceride sind Substanzen bei denen drei Fettsäuren mit einem Glycerinmolekül verbun-

den sind. Die Strukturformeln von einem Triglycerid und den dazugehörigen Fettsäuren sind 

in Abbildung 1 dargestellt. Die Bindung am dreiwertigen Alkohol Glycerin über die Säure-

gruppe der Fettsäuren (Carbonsäuren) wird Ester genannt. Da die drei Stellen des Glycerins 

mit Fettsäuren verestert sind, heißen diese Moleküle Triester oder Triglyceride. Triglyceride 

(Fette und Öle) kommen in der Natur in unterschiedliche Quellen vor. Es gibt pflanzliche Fet-

te und Öle, tierische Fette und Öle und Algenarten, die in der Lage sind Triglyceride zu bil-

den ([7, S. 1], [8, S. 294]). 

 

Triglycerid 

 

 

 
 

Gesättigte Fettsäuren 

 

Ungesättige Fettsäuren 

 

Abbildung 1:  Chemische Strukturformel von Triglyceriden [9, S. 722] ,den gesättigten Fettsäuren Palmitinsäure, 
Stearinsäure und den ungesättigten Fettsäuren Ölsäure, Linolsäure und Linolensäure [10, S. 43]. 

  

Die Fettsäuren der Triglyceride sind in der Regel aliphatische, also gradkettige Monocarbon-

säuren. Es gibt über 1000 bekannte Fettsäuren unterschiedlicher Kettenlängen, wobei die 

natürlichen Fettsäuren ausschließlich in gradkettigen C2 Kettenabstufungen vorkommen. Die 

Kettenlänge natürlicher Fettsäuren liegt zwischen C4 und C20 und die meisten ungesättigten 

Fettsäuren kommen in der cis-Konfiguration vor. Die am häufigsten vorkommenden Fettsäu-

ren haben eine Kettenlänge von C18. Mit diesen Einschränkungen sind von den 1000 Fett-

säuren nur etwa 20 in der Natur präsent. Davon machen die Palmitinsäure (C16:0), die Öl-
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säure (C18:1) und die Linolsäure (C18:2) ca. 80 % der erzeugten und gehandelten Fettsäu-

ren aus. Grund dafür ist, dass diese Säuren in den am stärksten weltweit produzierten und 

gehandelten Pflanzenölen vorkommen, wie in Tabelle 1 dargestellt. Tierische Öle und Fette 

kommen in geringeren Mengen in den Handel und Fette und Öle aus Algen sind auf dem 

Weltmarkt zu vernachlässigen. Eine Übersicht der Fettsäurezusammensetzung der am häu-

figsten gehandelten Fette und Öle findet sich in Tabelle 1 [7, S. 1]. Die Zahlen hinter den 

Fettsäurenamen stehen für die Anzahl der Kohlestoffatome und die Anzahl der vorhandenen 

Doppelbindungen in der Kohlenwasserstoffkette der Carbonsäure. 

 

Tabelle 1:  Fettsäurezusammensetzung der auf der Welt am häufigsten produzierten und gehandelten Fette und 
Öle. Darstellung der Fettsäuremassenanteile (wenn > 3 wt.-%) [7, S. 66]. 

Fettsäure Palmöl Sojaöl Rapsöl Sonnenblumenöl 

Palmitinsäure 16:0 39,3 – 47,5 8,0 – 13,5 2,5 – 7,0 5,0 – 7,6 

Stearinsäure 18:0 3,5 – 6,0 2,0 – 5,4 0,8 – 3,0 2,7 – 6,5 

Ölsäure 18:1 36,0 – 44,0 17,0 – 30,0 51,0 – 70,0 14,0 – 39,4 

Linolsäure 18:2  9,0 – 12,0 48,0 – 59,0 15,0 – 30,0 48,3 – 74,0 

Linolensäure 18:3 0 – 0,5 4,5 – 11,0 5,0 – 14,0 0 – 0,3 

Icosensäure 20:1 0 – 0,4 0 – 0,5 0,1 – 4,3 0 – 0,3 

 

In der Zusammensetzung der Fettsäuren sind die wesentlichen Unterschiede der einzelnen 

Fette und Öle klar zu erkennen. Palmöl hat den höchsten Anteil an gesättigten Fettsäuren 

(Palmitinsäure) und obwohl die Kettenlänge der Fettsäuren kürzer ist, ist Palmöl bei Raum-

temperatur im Gegensatz zu den anderen Fetten und Ölen fest. Mit einem Schmelzpunkt 

nahe der Körpertemperatur eignet es sich hervorragend als Zusatz zu Nahrungsmitteln, wie 

bei Schokoriegeln oder weiteren kakaohaltigen Produkten. Sonnenblumen- und Sojaöl ha-

ben hingegen einen hohen Anteil an mehrfach ungesättigten Fettsäuren (Linolsäure) und 

sind daher als Lebensmittel zu wertvoll, um diese in anderer Form weiter zu verarbeiten. Das 

hier dargestellte Rapsöl enthält einen hohen Ölsäureanteil und ist für den Verzehr von Men-

schen durch konventionelle Züchtung optimiert worden. Ältere Sorten haben einen hohen 

Erucasäureanteil 22:1 und sind für den Verzehr von Menschen aufgrund der Verfettung von 

Herz, Leber und Nebennieren nicht geeignet ([11, S. 152], [12, S. 673]). 

Es zeigt sich, dass raffinierte Fette und Öle zu wertvoll sind, um sie direkt zu Kraftstoffen zu 

verarbeiten. Der bessere Weg der Verwendung von Pflanzenölen bleibt deren Kaskadennut-
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zung nach dem Gebrauch als Nahrungsmittel. Ein Beispiel ist die Umwandlung von Altfett 

(Frittierfett) in einen alternativen Dieselkraftstoff. Altfette bestehen größtenteils aus Palmöl 

ggf. mit Beimischölen. Ein Grund ist, dass Palmöl eines der günstigsten Fette auf dem Welt-

markt ist und mit seinen im Gegensatz zu den anderen hier aufgeführten Fetten und Ölen 

wenigen Doppelbindungen eine hohe thermische und oxidative Stabilität aufweist [13, Vol.2, 

S. 393]. Bei der Verwendung von Frittierfett zum Kochen unterliegt das Fett einer thermi-

schen Belastung, die teilweise zu einer chemischen Veränderung des Fettes führt. Fettsäu-

reketten oder Esterbindungen können gespalten werden und es bilden sich freie Fettsäuren. 

Die thermische Vorbelastung solcher Frittierfette ist für die Umwandlung zu Kraftstoff oder 

alternativen Energieträger kein Problem, da die vorhandenen freien Fettsäuren ohnehin 

chemisch umgesetzt werden. 

 

2.2 Thermochemische Umwandlung von Triglyceriden 

 

Die Erzeugung alternativer Energieträger auf Basis von Triglyceriden mittels nicht-

katalytischer Pyrolyse ist Gegenstand dieser Arbeit. In diesem Forschungsbereich gibt es 

bereits publizierte Untersuchungsergebnisse, die die Basis der nachfolgenden Abschnitte 

bilden. Neben der thermischen Zersetzung von Triglyceriden wird auch die Verwendung von 

Katalysatoren und Wasserstoff in die Literaturrecherche einbezogen. 

 

2.2.1 Thermische Zersetzung 

 

Die thermische Zersetzung von Pflanzenölen beginnt nach Schuhmann et al. [14, S. 8] unter 

Luftsauerstoff bei Ölen bei ca. 190 °C und bei Fetten bei ca. 230 °C. Dieses äußert sich mit 

der Bildung von Rauch (Rauchpunkt) und geht einher mit der Bildung eines starken Geruchs, 

was durch die Bildung von Acrolein, einem Zersetzungsprodukt des Glycerins, zu erklären 

ist. 

Bei Temperaturen von 270 °C bis 330 °C unter einer Stickstoffatmosphäre konkurrieren die-

se Reaktionen stark mit der Polymerisation der Triglyceride. Gerade bei Ölen mit einem ho-

hen Anteil an ungesättigten Fettsäuren, wie z. B. Sojaöl lässt sich dieses Phänomen gut be-

obachten. Dieses Reaktionsverhalten der Polymerisation kann mit Katalysatoren unterstützt 

werden ([15, S. 1223], [16, S. 56], [17, S. 237]). 
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Die für die thermische Zersetzung von Triglyceriden zu alternativen Kraftstoffen unter Stick-

stoffatmosphäre interessanten Temperaturen beginnen ab ca. 350 °C. Obwohl die Esterpyro-

lyse, der Basisschritt bei der Zersetzung der Triglyceride, bei ca. 300 °C beginnt sind erst die 

Temperaturen ab 350 °C technisch relevant. Die Reaktionsgeschwindigkeiten sind bei die-

sen Temperaturen hinreichend hoch für die industrielle Anwendung und gehen einher mit 

Crackreaktionen zur Kettenlängenkürzung und der Desoxygeneriung der Triglyceride zur 

Verbesserung des Heizwertes und somit der Produktqualität. 

Bei Asomaning et al. [18, S. 93] wird die Bildung von Aromaten bei Temperaturen ab 350°C 

beobachtet und nimmt mit der Erhöhung der Temperatur auf 450 °C stark bis hin zur Bildung 

von Biokohle zu. Maher et al. [19, S. 5331] beobachten bei Temperaturen um die 500 °C 

einen hohen Gehalt an aromatischen Komponenten. Mit steigender Temperatur nimmt die 

Ausbeute an gasförmigen Komponenten, z. B. kurzkettigen Olefinen rapide zu [20, S. 449]. 

Noch höhere Reaktionstemperaturen führen vermehrt zu kürzeren Ketten und höherer Pro-

duktion an Reaktionsgasen. Bei 650°C bis 800°C liegt die Ausbeute von Synthesegas deut-

lich über 50 mol.-% und ist für die direkte Produktion von flüssigen Energieträgern nicht ge-

eignet [21, S. 828]. 

 

Esterpyrolyse 

 

Die Esterpyrolyse ist die thermische Zersetzung der Esterbindung unter Luftausschluss. Die 

Pyrolyse von Estern beginnt laut Wollrab [22, S. 92] bei Temperaturen von 350 °C bis 

450 °C. Es entstehen über einen Übergangszustand freie Carbonsäuren. Im Falle der Fette 

und Öle entstehen freie Fettsäuren, und Alkene. Die Alkenbildung entspricht bei den Fetten 

und Ölen der Freisetzung des Acroleins. Der Reaktionsmechanismus Esterpyrolyse ist dar-

gestellt in Abbildung 2. 

 

 
Abbildung 2:  Reaktionsmechanismus der Esterpyrolyse bei Temperaturen von 350 °C bis 400 °C unter der Bil-

dung von Alkenen und Carbonsäuren [22, S. 92]. 
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Bei Temperaturen zwischen 500 °C und 600 °C kommt es bei der Esterpyrolyse neben der 

Bildung von Fettsäure und Alken zu einer zusätzlichen Abspaltung von Wasser unter der 

Bildung eines Ketens aus der Fettsäure. Die Abbildung 3 zeigt schematisch die Reaktion am 

Beispiel von Essigsäureethylester [23 , S. 86]. 

 

H3C-COOC2H5  �   H2C=C=O + C2H4 + H2O 

Abbildung 3: Reaktionsgleichung für die Esterpyrolyse bei Temperaturen zwischen 500 °C und 600 °C unter der 

Bildung von Keten, Alken und Wasser [23, S. 86]. 

 

Die Esterpyrolyse bei den Triglyceriden scheint für weitere Reaktionen zu Kraftstoffen eine 

notwendige Vorstufe zu sein. In Chang et al. [24, S. 1545] von 1947 werden eine Vielzahl 

möglicher Reaktionen für die Zersetzung von Triglyceriden dargestellt. Alle dargestellten Re-

aktionen sind Folgereaktionen der Esterpyrolyse. Diese Zersetzungleichung ist zu sehen in 

Abbildung 4 und wird von Crossley et al. [25, S. 9] in ähnlicher Weise formuliert und finden 

sich in den Reviews von Newar [26, S. 18] und Maher et al. [27, S. 2358]. Bei allen Veröf-

fentlichungen ist das Acrolein ohne die Doppelbindung dargestellt. 

 

 
Abbildung 4: Reaktionsgleichung für die Zersetzung von Triglyceriden nach Chang et al. [24, S. 1545] aus Ma-

her et al. [27, S. 2358] unter der Bildung von Acrolein, freien Fettsäuren und Keten. 

 

Nach der Bildung der freien Fettsäuren sind die weiteren Reaktionen zu hochwertigen Kraft-

stoffen möglich. Da die Carboxylgruppe nach der Esterspaltung frei zugänglich ist, kann der 

Sauerstoff abgespalten und somit der Heizwert und die Qualität der Produkte erhöht werden. 
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Desoxygenierung 

 

Die Desoxygeneriung ist die Eliminierung von Sauerstoff aus organischen Verbindungen. Die 

Desoxygenierung von freien Fettsäuren kann über drei grundlegende Mechanismen erfol-

gen. Die Reduktion des Sauerstoffgehaltes ist zum einen über die Gasbildung unter Abspal-

tung von Kohlenstoffdioxid möglich. Dieser Vorgang wird als Decarboxylierung bezeichnet. 

Wie bei der Decarboxylierung ist die Decarbonylierung das Abspalten von Kohlenstoffmo-

nooxid, eine weitere Möglichkeit über einen Kohlenstoffabbau den Sauerstoffgehalt zu ver-

mindern. Der dritte Mechanismus ist die Dehydratisierung, dass Ausschleusen von Sauer-

stoff mit Wasserstoff unter der Bildung von Wasser. Diese Desoxygenierungsreaktionen lau-

fen parallel zu einander ab. Nach Chang et al. [24, S. 1545] entsteht CO2 vorwiegend beim 

Abbau des Sauerstoffs der freien Fettsäuren. Das CO entsteht bei der Desoxygenierung der 

Ketene und des Acroleins. Nach dieser Formulierung der Reaktionsgleichungen kann die 

Decarboxylierung mit der Bildung von Wasser einhergehen. Diese Reaktionen sind in Abbil-

dung 5 dargestellt. Die Decarbonylierungs- und Decarboxylierungsreaktionen werden u.a. 

von Kazuo [28, S. 1606] bei Pyrolyseversuchen von 300 °C bis 700 °C mit Trilaurin und Tri-

palmitin bestätigt und in ähnlicher Weise formuliert. 

 

 
 

Abbildung 5: Mögliche Reaktionen zum Sauerstoffabbau bei der Zersetzung von Triglyceriden. Links, die Zer-
setzung der freien Fettsäuren unter der Bildung von CO2. Rechts, die Zersetzung der Ketene und 
des Acroleins unter der Bildung von CO von Chang et al. [24, S. 1545] aus Maher et al. [27, 
S. 2358]. 

 

Dass die Abspaltung von Kohlenstoffmonooxid nicht direkt mit der Pyrolyse von Fettsäuren 

einhergeht, lassen Erkenntnisse von Maher et al. [19, S. 5328] bei der Pyrolyse von reiner 

Stearinsäure vermuten. Hauptprodukt ist n-Heptadekan, und im Gas lässt sich größtenteils 

Kohlenstoffdioxid nachweisen. Bei Asomaning et al. [29, S. 3] werden hingegen CO und CO2 

bei der Pyrolyse von Ölsäure bei 350 °C bis 450 °C ausgewiesen. Bei 350 °C ist die Kon-

zentration von CO größer als die von CO2. Das Verhältnis verschiebt sich ab 430 °C zu hö-

heren CO2 Konzentrationen. 
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Kettenlängenkürzung (Cracken) 

 

Das Cracken ist das Kürzen langer Kohlenwasserstoffketten. Wie in Abbildung 5 dargestellt, 

kann es bei der Desoxygenierung lediglich zu einer Kürzung der Kettenlängen um ein Koh-

lenstoffatom kommen. Aus diesen Produkten ist wiederrum eine Kettenverlängerung mög-

lich. Bei der Herstellung eines hochwertigen Kraftstoffs mit guter Kältestabilität ist eine inho-

mogene Kettenlängenverteilung erforderlich, um definierte Eigenschaften und einen dem 

Dieselkraftstoff entsprechenden Siedeverlauf zu schaffen. Die Kettenlängenverteilung der 

am häufigsten auftretenden Fettsäuren ist mit C16, C18 und C20 nicht inhomogen genug für 

den Einsatz in modernen Verbrennungsmaschinen. Kerosin weißt hingegen eine gleichmä-

ßige Verteilung etwa von C12 bis C15 auf und im Falle von Dieselkraftstoff oder leichtem 

Heizöl liegt die Verteilung etwa Kohlenstoffkettenlängenbereich von C15 bis C20 [30, S. 19]. 

Eine ungleiche Kürzung der Ketten für eine gleichmäßige Kettenlängenverteilung erfolgt über 

eine starke thermische Belastung der Ausgangstoffe, das thermische Cracken. Die Moleküle 

brechen vorwiegend an der C-C Bindung, weil dort mit 345 kJ/mol im Gegensatz zur C-H 

Bindung mit 416 kJ/mol die geringere Bindungsenergie herrscht. In der Raffinerietechnik wird 

dieses Verfahren hauptsächlich zur Erzeugung von Crackgasen und Crackbenzin eingesetzt 

[30, S. 77].  

 

C5H11-CH2-CH2-CH2-C5H11   �    C5H11-CH=CH2   +   CH3-C5H11 

Abbildung 6:  Beispielreaktionsgleichung für das thermische Cracken von n-Tridekan zu 1-Hepten und n-Hexan 
[31, S. 174]. 

 

Eine der wichtigsten Produktauffälligkeiten beim thermischen Cracken ist, dass für jeden 

Bruch an einer C-C Bindung eine endständige Doppelbindung entstehen muss und der er-

zeugte Olefingehalt somit hoch ist. Ein Beispiel für einen thermischen Crackvorgang von n-

Tridekan in die Bruchstücke 1-Hepten und n-Hexan ist in Abbildung 6 dargestellt. 

 

Polymerisation und Koksbildung 

 

Die bei der Desoxygenierung und dem thermischen Cracken entstehenden Produkte sind 

Alkane, Alkenen und Radikale. Diese beiden letztgenannten Reaktionspartner und ungesät-
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tigte Fettsäuren können leicht neue Verbindungen eingehen und wiederum längere Ketten 

bilden. Dieser Vorgang nennt sich Polymerisation. Bei Pflanzenölen mit einem hohen Anteil 

an Ölsäure als Fettsäure ist die Bildung von C26 Molekülen auffällig. 

Bei der Erhitzung von Ölsäuremethylester auf 280 °C über 65 Stunden hat Sen Gupta [32, 

S. 475] Diene mit einer Kettenlänge von C26 identifiziert. Die Entstehung der C26 Moleküle 

formuliert Sen Gupta über die Spaltung von Ölsäuremethylester in der alpha-Position der 

Ölsäuredoppelbindung. Die identifizierten Produkte dieser Versuche sind 9-Octadeken, De-

cansäuremethylester und die als Endprodukte identifizierten C26-Diene. 

Bei Newar [26, S. 18] wird eine Spaltung in beta-Stellung der Doppelbindung der Ölsäure 

bevorzugt und ein alternativer Reaktionsweg für die Bildung von C26 Dienen formuliert. Die 

Begründung ist, dass die C-C Bindung in beta-Stellung von Doppelbindungen schwächer ist 

als die Bindung der alpha-Position und somit eine Spaltung dort mit größter Wahrscheinlich-

keit stattfindet. 

Diese Annahme wird ebenfalls durch Schwab et al. [33, S. 1781] unterstützt. Bei Untersu-

chungen zur thermischen Zersetzung von Soja- und Sonnenblumenöl mit einem Siedever-

laufsgerät nach ASTM D86-82 wird eine Erweiterung dieses Ansatzes formuliert. Neben der 

Bildung langkettiger Diene ist die Aromatisierung über eine Diels-Alder-Reaktion mit Hilfe 

eines Bruchstücks der Ölsäurespaltung berücksichtigt. Dieser Reaktionsweg ist eine Mög-

lichkeit eine Wasserstoffverarmung in einer zurückbleibenden Reaktionsphase und einen 

Reaktionsweg hin zur Kohlebildung zu erklären. Die Bildung von Aromaten über die Bildung 

von Doppelbindungen nach Schwab et al. [33, S. 1781] ist in Abbildung 7 dargestellt. Um 

eine Wasserstoffabnahme in den Produkten zu kompensieren ist der Einsatz von Wasser-

stoff bei hohen Drücken mit Einsatz eines entsprechenden Katalysators zur Sättigung der 

entstehenden Doppelbindungen notwendig. 
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Abbildung 7:  Reaktionspfade bei der thermischen Zersetzung von Ölsäure nach Schwab et al. [33, S. 1784]. 

Spaltung der Ölsäure in beta-Stellung der Doppelbindung unter Berücksichtigung einer Aromati-
sierung mit einem Diels-Alder-Reaktionsmechanismus. 

 

Dass es noch weitere Möglichkeiten der Bildung von Aromaten geben muss, zeigen Unter-

suchungen mit reiner Stearinsäure. Trotz der fehlenden Doppelbindungen werden Aromaten 

ab einer Temperatur von 430 °C nachgewiesen [19, S. 5331]. 

Die von Chang et al. [24, S. 1543] und aus grundlegenden Untersuchungen von Schwab et 

al. [33, S. 1781] entwickelten Reaktionswege sind in Kubatova et al. [34, S. 2598] vertieft 

ausformuliert und dargestellt. Eine vertiefte Darstellung der Aromatisierungsreaktionen findet 

sich in Kubatova et al. [35, S. 672]. 

 

Wasserstoffeinsatz beim thermischen Cracken 

 

Der Einsatz von Wasserstoff bei hohen Drücken bei der thermischen Zersetzung von Trigly-

ceriden ist denkbar. Er kann zur Sättigung der Doppelbindungen, zur Unterdrückung der 

Kohlebildung oder zur Verbesserung der Desoxygeneriung eingesetzt werden. Die Verwen-

dung von Wasserstoff bei der thermischen Zersetzung ist ungewöhnlich. Der Wasserstoff ist 

ohne Katalysator als Reaktionspartner zu inaktiv. Der Katalysator ist notwendig, um über die 

aktivierten Zentren auf der Katalysatoroberfläche die Wasserstoffreaktionen zu verbessern. 

Ein guter Beleg für die verminderte Aktivität von Wasserstoff ohne Katalysator findet sich in 

Sievers [36, S. 100 und S. 143]. Bei Batchversuchen zum Hydroprocessing von Cracked Ve-

getable Oil (CVO) mit einem Wasserstoffanfangsdruck von 150 bar und einer Temperatur 
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von 380 °C ohne den Einsatz eines Katalysators ergab sich eine Reduktion des Sauerstoff-

gehaltes von 4,9 wt.-% auf 1,7 wt.-% in 20 Stunden. Bei gleichen Bedingungen und dem 

gleichem Ausgangsstoff kann mit einem Cobalt-Molybdän-Katalysator nach drei Stunden ein 

Sauerstoffgehalt von 1,8 wt.-% erreicht werden. Bei dem Einsatz von Platin oder Palladium 

ergeben sich niedrigere Werte von 1,4 wt.-% Sauerstoff nach drei Stunden. Daher wird die 

Kombination mit Wasserstoff bei hohem Druck und thermischem Cracken ohne Katalysator 

in dieser Arbeit nicht weiter betrachtet. 

 

Edukte, Produkte, Kondensatausbeuten und Verweilzei t 

 

Bei den Versuchen von Schwab et al. [33, S. 1781] bei der thermischen Zersetzung von So-

ja- und Sonnenblumenöl mit einem Siedeverlaufsgerät nach ASTM D86-82 ist mit einer Säu-

rezahl über die Versuchszeit von 132,9 mg KOH/g, 182,9 mg KOH/g zu 29,1 mg KOH/g die 

Bildung von freien Fettsäuren per Esterspaltung nachgewiesen. Die Säurezahlen von ther-

misch unbehandelten und nicht raffinierten Fetten sind bis zu 10 mg KOH/g. Bei raffinierten 

Fetten ergeben sich durch die Entfernung von freien Fettsäuren noch kleiner Werte von 

< 0,2 mg KOH/g [37, S. 209]. Es gibt bei diesen Versuchen keine Angabe zur Sumpfreakti-

onstemperatur. Bei einem Siedeverlaufsgerät, wie dem verwendeten, ist über die Versuchs-

zeit von einer steigenden Sumpfreaktionstemperatur auszugehen. Die Kopfdestillationstem-

peratur ist mit 270°C bis 350°C angeben. Die Ausbeute an Kondensat beträgt bei diesen 

Versuchen 77 bis 79 vol.-%. Die Verweilzeit bei Destillationsversuchen ist vergleichsweise 

gering. An Anlehnung an DIN EN ISO 3405 [38, S. 1] kann bei klassischen Siedeverlaufs-

messungen bei einer Tropfengeschwindigkeit von fünf bis sechs mL/min und einer Vorlage 

von 100 mL von einer ca. 20 min Gesamtversuchszeit ausgegangen werden. Erst zu späte-

ren Versuchszeiten reduziert sich deutlich die Säurezahl und somit der Sauerstoffgehalt im 

Produkt. 

Das Kondensat hat eine Zusammensetzung, bestehend aus Alkanen, Alkenen, wenige Aro-

maten und Carbonsäuren. Die Hauptprodukte bei den Alkanen und Alkenen sind bei den 

Kettenlängen von C15 und C17. Diese sind durch Decarbonylierung und Decarboxylierung 

der Hauptfettsäuren Palmitinsäure C16 und Ölsäure C18 entstanden. Die identifizierten Car-

bonsäuren sind in einem Kettenlängenbereich von Pentansäure C5 bis Ölsäure C18. Die 

Carbonsäuren mit den höchsten Konzentrationen sind die Önanthsäure C7, Caprinsäure 

C10, Palmitinsäure C16 und Ölsäure C18. Die Bildung von Önanthsäure C7 und Caprinsäu-
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re C10 aus der Ölsäure spricht für ein Spalten der Ölsäure in beta-Position vor der Doppel-

bindung und in alpha-Position nach der Doppelbindung. Der Nachweis von Aromaten und 

Alkanen/Alkenen größer C18 zeigt mögliche Aromatisierungs- und Polymerisationsreaktio-

nen. 

Bei Alencar et al. [39, S. 1268] wird bei Versuchen mit Babassuöl, Piquiöl und Palmöl bei 

Temperaturen von 300 °C bis 500 °C eine Ausbeute an Kondensat von 60 bis 80 vol.-% be-

stätigt. Die Hauptprodukte sind Alkane und Alkene. Über Carbonsäuren und Aromaten gibt 

es keine Aussagen. Die Versuchszeiten sind ebenfalls unbekannt. Die Carboxylierungs- und 

Carbonylierungsreaktion der Fettsäuren ist eindeutig zu erkennen. Bei dem Babassuöl mit 

den Hauptfettsäuren Laurinsäure C12 und Myristinsäure C14 zeigen sich im Produkt die 

höchsten Konzentrationen bei den C11 und C13 Alkanen und Alkenen. Diese identifizierten 

Kettenlängen bestätigen die beschriebenen Decarboxylierung- und Decarbonylierungsreakti-

onen. 

 

Pyrolyse von Seifen, Estern und Reinsubstanzen 

 

Ähnliche Ergebnisse ergeben sich bei Untersuchungen von Fortes et al. [40, S. 153] bei der 

Pyrolyse (Reaktivdestillation) der Calciumseifen der Triglyceride der Frucht der Macauba 

Palme bei Temperaturen von 350 °C bis 500 °C bei einer Versuchszeit von acht Stunden. 

Das erste Seifengemisch hat eine hohe Konzentration an Laurinsäure C12 und weist im Py-

rolysat eine hohe Konzentration an kurzkettigen Alkanen und Alkenen im Bereich von C11 

auf. Das zweite Seifengemisch hat hohe Konzentrationen von Palmitin- C16 und Ölsäure 

C18 und zeigt im Pyrolysat zusätzlich hohe Konzentrationen an Alkanen und Alkenen bei 

den Kettenlängen von C15 und C17. Die Ausbeute an Kondensat bei der Pyrolyse von Cal-

ciumseifen bei 316 °C bis 538 °C liegt nach Hsu et al. [41, S. 2141] bei einer Kondensataus-

beute von 41,5 wt.-% für Seife aus Tungöl und bei 76,0 wt.-% für Seife aus Stearinsäure. 

Das Pyrolyseverhalten von Triglyceriden lässt ich sich neben Calciumseifen ebenfalls auf 

Natriumseifen übertragen. Bei der Pyrolyse der Natriumseifen von Palmöl, Olivenöl, Rapsöl 

und Rizinusöl zeigen die Ergebnisse von Lappi et al. [42, S. 154] bei 750 °C bei einer Ver-

weilzeit von 20 s die gleichen Mechanismen der Esterspaltung und der Desoxygenierung. 

Die Hauptprodukte der entgehenden Alkane und Alkene sind bei Palmöl im Bereich der Ket-

tenlängen C15 und C17, beim Olivenöl bei den Kettenlängen C10, C11, C12, C15 und C17 

und beim Rapsöl bei den Kettenlängen C10, C11, C12 und C17. Die Kettenlängen C10, C11 
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und C12 lassen sich dem Cracken der Doppelbindung der Ölsäure zuordnen und die Ketten-

längen C15 und C17 sind durch Desoxygeneriung entstanden. Rizinusöl hat die Hauptkom-

ponenten bei den Kettenlängen C7 und C8 und keine bei der Kettenlänge von C17. Die Py-

rolyse von verseiftem Tallöl ergibt ebenfalls gute Ergebnisse [43, S. 5121]. 

Neben Seifen ist die Pyrolyse von veresterten Triglyceriden möglich. Pyrolyse Untersuchun-

gen bei 350 °C bis 440°C von Luo et al. [44, S. 613] ergeben, dass es bei der Pyrolyse von 

Sojaöl und Rapsöl kaum Unterschiede zu der Pyrolyse der Methylester der beiden besagten 

Öle gibt. 

In den Versuchen von Higman et al. [45, S. 202] sind bei der Pyrolyse von Tristearin C18 

und Tripalmitin C16 bei einer Temperatur von 400 °C die nachgewiesenen Hauptkomponen-

ten der Esterspaltung die Stearinsäure C18 und die Palmitinsäure C16. Die Decarboxylie-

rung oder Decarbonylierung lässt sich allerding nicht mit Bestimmtheit erkennen. Die nach-

gewiesenen Hauptkomponenten sind Alkene und Alkane und sind bei den Kettenlängen von 

C15 bis C17 bei der Stearinsäure C18 und C14 bis C16 bei der Palmitinsäure C16. Die Er-

gebnisse der Palmitinsäurepyrolyse wiedersprechen den allgemeinen Erkenntnissen, wo-

nach C16-Alkene und -Alkane nicht nachzuweisen sein dürften. 

 

Gasausbeute bei der Pyrolyse 

 

Versuche zur Zersetzung von Triglyceriden oberhalb von 400 °C führen bei Egloff et al. [46, 

S. 386] mit Baumwollsamenöl bei 418 °C und in Egloff et al. [47, S. 1426] mit Robbenpelzöl 

bei 485 °C zu einer Verschiebung des Siedebereiches von Dieselkraftstoff zu Ottokraftstoff 

(Benzin). Durch die stärkere Kürzung der Kettenlänge kommt es zu einer registrierbaren Bil-

dung von Biokohle. Die Gasausbeuten liegen bei 15,4 wt.-% und bei der höheren Tempera-

tur von 418 °C bereits bei 23 wt.-%. 

Bei Pyrolyseversuchen von Idem et al. [48, S. 1150] von Rapsöl über einen Festbettreaktor 

mit inerter Schüttung bei Temperaturen von 300 °C bis 500 °C werden bei einer Temperatur 

von 300 °C Gasausbeuten von 15 wt.-% erzeugt bei einer unvollständigen Umsetzung des 

Rapsöls von 56,1 wt.-%. Die Gasausbeute liegt bei 500 °C bei 75,0 wt.-%. Diese Werte wer-

den bei anderen Experimenten bei höheren Temperaturen erreicht und deuten wegen des 

geringen Umsatzes auf geringe Verweilzeiten hin. Für höhere Reaktionstemperaturen als 

ausgewiesen spricht ebenfalls ein hoher Gehalt im flüssigen Produkt an aromatischen Ver-

bindungen von 8 wt.-% bis 13,6 wt.-%. Eine weitere Möglichkeit für die Abweichung zu ande-
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ren experimentellen Untersuchungen ist, dass die Schüttung nicht so inaktiv ist wie angege-

ben. Die Hauptkomponenten des Reaktionsgases sind ab einer Temperatur von 370 °C 

Ethylen und kurzkettige Olefine. Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid sind nur in gerin-

gen Mengen vorhanden. Beides deutet ebenfalls auf geringe Verweilzeiten und hohe Ver-

suchstemperaturen hin. 

 

Cracken, Desoxygenieren, Temperatur und Verweilzeit  

 

Bei Adebanjo et al. [49, S. 1736] zeigen sich bei Versuchen mit Schweineschmalz über einen 

mit Quarzglas gefüllten Festbettreaktor die Einflüsse von Temperatur und Verweilzeit bei der 

thermischen Zersetzung von Triglyceriden. Bei Versuchen mit Temperaturen von 600 °C bis 

800 °C und sehr kurzen Verweilzeiten von 2,8 bis 1,2 Sekunden ergeben sich deutliche Un-

terschiede zu den vorher genannten Versuchen. Die Erhöhung der Temperatur und Verrin-

gerung der Verweilzeit führt zum Cracken der Triglyceride. Das Schweineschmalz hat eine 

Viskosität von 36,4 mPas und das Produkt eine Viskosität von 4,5 mPas. Die Desoxygenie-

rung lässt sich nicht im gleichen Maße beschleunigen wie das Cracken. Das Produkt besteht 

aus vielen sauerstoffhaltigen Komponenten, wie Carbonsäuren, Aldehyden, Ketonen und 

Estern. Die nicht merkliche Veränderung des Heizwertes von 39,6 MJ/kg für das Schweine-

schmalz auf 38,5 MJ/kg bis 40,0 MJ/kg deutet darauf hin, dass sich der Sauerstoffgehalt 

kaum verändert hat. Ein Anteil von Triglyceriden im Produkt lässt zusätzlich Rückschlüsse 

auf eine unvollständige Esterpyrolyse zu. Zusätzlich zu der schlechten Produktqualität führen 

die hohen Temperaturen zu einer Gasausbeute von 30 wt.-% bei 600 °C bis 80 wt.-% bei 

800 °C und zu einer deutlichen Bildung von Biokohle. Das Pyrolysegas besteht aus CO, 

CO2, kurzkettigen Kohlenwasserstoffen und Wasserstoff. 

Das Crackverhalten von Fettsäuren verbessert sich gegenüber der Desoxygenierung weiter, 

wenn die Anzahl der Doppelbindungen im Edukt steigt. In Pyrolyseversuchen von Lappi et al. 

[50, S. 274] mit Natriumseifen der Stearinsäure C18:0, der Ölsäure C18:1 und der Linolsäure 

C18:2 bei Temperaturen von 450 °C bis 750 °C und kurzen Versuchszeiten von 20 s bis 80 s 

ergibt sich dieser Zusammenhang deutlich. Die Hauptprodukte des Natriumstearats sind 

vornehmlich Alkane und 1-Alkene. Bei einer Doppelbindung im Natriumoleat lassen sich zu-

sätzlich Aromaten im Produkt nachweisen. Bei Natriumlinoleat erhöht sich die Konzentration 

an Sauerstoffkomponenten im Verhältnis zu den anderen Edukten. Dafür ist die Menge an 

höhermolekularen Substanzen stark verringert. Doppelbindungen verbessern somit das 
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Crackverhalten von Triglyceriden durch die Schwächung der benachbarten Einfachbindun-

gen und verschlechtern somit die Bedingungen einer Desoxygeneriung. Die gecrackten Be-

standteile verlassen zu schnell das System. Die Verweilzeit ist für die Desoxygenerierung bei 

diesen Versuchstemperaturen nicht ausreichend. 

Bei der Pyrolyse vom Natriumsalz des Rizinusöls bei 750 °C und 20 s in Lappi et al. [42, 

S. 157] zeigt sich, dass neben Doppelbindungen auch die Anwesenheit einer Hydroxylgrup-

pe in der Kette der Fettsäuren das Crackverhalten zu Lasten der Desoxygenierung verbes-

sert. Die Hauptprodukte bestehen bei der Zersetzung von Ricinolsäure fast nur aus Kompo-

nenten im Bereich der Kettenlängen von C7 und C8 mit einem hohen Anteil an sauerstoffhal-

tigen Komponenten. Dieser Kettenlängenbereich liegt zwischen der Hydroxylgruppe und der 

Doppelbindung. Desoxygenierte langkettige Alkane und Alkene sind kaum nachzuweisen.  

Die Ergebnisse von Lima et al. [51, S. 987] bei der Pyrolyse von Sojaöl, Palmöl und Rizinus-

öl bei 350 °C bis 450 °C wiedersprechen den vorher ausgeführten Ergebnissen bei der Zer-

setzung von Ricinolsäure. Die Hauptkettenlängen der Kohlenwasserstoffe liegen bei C15 

und C16. Die nachgewiesenen Carbonsäuren liegen bei C11 und C12. Diesen Ergebnissen 

wiederspricht die ausgewiesene Säurezahl von 207,2 mg KOH/g. Dieser Wert liegt über dem 

theoretischen Wert von reiner Ölsäure mit 198,6 mg KOH/g. Das bedeutet, dass zumindest 

ein Teil der vorhandenen Säuren eine kleinere molare Masse als Ölsäure aufweisen muss. 

Unter der Berücksichtigung, dass ein Teil des untersuchten Produktes aus Kohlenwasser-

stoffen besteht, deutet das eher auf einen höheren Anteil an kurzkettigen Carbonsäuren hin. 

Bei diesen Untersuchungen gibt es weitere Punkte, die den weiteren Veröffentlichungen bei 

der Zersetzung von Triglyceriden widersprechen. Bei der Zersetzung können neben Kohlen-

wasserstoffen und Carbonsäuren keine Aromaten nachgewiesen werden. Des Weiteren 

werden keine Kohlenwasserstoffe mit der Kettenlänge von C17 detektiert, was für eine Des-

oxygenierungsreaktion notwendig wäre.  

Zusammenfassend lässt sich feststellen, dass ein Versuchsszenario zu wählen ist, das 

oberhalb der Temperatur der Esterspaltung bei 350 °C liegt. Eine Konkurrenz zu Polymerisa-

tionsreaktionen kann nicht vermieden werden. Bei einem Fokus auf einer hohen Ausbeute 

an langkettigen Kohlenwasserstoffen, einem geringen Anteil an Sauerstoff, Aromaten (Ver-

kohlung) und Gasen sollte laut Literatur eine möglichst niedrige Versuchstemperatur gewählt 

werden, um eine gute Desoxygenierung zu gewährleisten. Ein Überschreiten einer Tempera-

tur von 400 °C ist aufgrund höherer Gasverluste und zunehmender Aromatisierung der Pro-

dukte zu vermeiden. Bei geringeren Temperaturen stellt sich eine Verbesserung des Ver-
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hältnisses von Desoxygenierungsreaktionen zu den Crackreaktionen ein, was eine bessere 

Qualität der Endprodukte zur Folge hat. 

 

2.2.2 Katalytische Zersetzung 

 

Das katalytische Cracken wird in dieser Arbeit zur Abgrenzung zum thermischen Cracken 

untersucht. Die Verwendung des katalytischen Crackens gilt in den meisten Fällen der Ver-

besserung der Produktion von Olefinen und Crackbenzin. Das katalytische Cracken von 

langkettigen reinen Kohlenwasserstoffen zur Produktion von Olefinen und Aromaten geht bis 

in die Zeit des Zweiten Weltkrieges zurück. Die Turbulenzen dieser Zeit machten es notwen-

dig zusätzliche Quellen für Ottokraftstoffe z. B. für Flugzeugmotoren bereitzustellen. Unter-

suchungen mit z. B. Silicium-Zirkonium-Aluminium-Katalysatoren zeigen eine Möglichkeit, 

langkettige Kohlenwasserstoffe zu Aromaten, n-Olefinen und isomerisierten Olefinen umzu-

wandeln [52, S. 1168]. 

Das rein thermische Cracken von Triglyceriden ist zu ähnlicher Zeit in den Fokus der Wis-

senschaft gerückt. Das belegen Untersuchungen des thermischen Crackens von Triglyceri-

den von Egloff und Morrell von 1932 [47, S. 1426], Egloff und Nelson von 1933 [46, S. 386] 

sowie Chang und Wan von 1947 [24, S. 1543]. Das rein katalytische Cracken von Triglyceri-

den rückt erst nach einen Artikel in der Zeitschrift Science von Weisz et al. von 1979 [53, 

S. 57] in den wissenschaftlichen Focus. Hier wird beschrieben, dass sich z. B. Maiskeimöl 

oder Erdnussöl über einen ZSM-5-Zeolith, in einem Festbettreaktor direkt in einen Ottokraft-

stoff umwandeln lässt. Die Selektivität von ZSM-5-Katalysatoren ist bei aromatischen Ver-

bindungen. Die Ausbeuten von aromatischen Kohlenwasserstoffen bei 400 °C bis 500 °C 

sind 42 wt.-% bis 68 wt.-%. Der Einsatz von Katalysatoren stellt höhere Anforderungen an 

die Reinheit des Einsatzstoffes, da kleinste Verunreinigungen bei hohen Stoffdurchsätzen zu 

einer schnellen Deaktivierung des Katalysators führen [5]. 

 

Tabelle 2:  In der Literatur verwendete Katalysatoren für die thermische Umwandlung von Triglyceriden ohne den 
Einsatz von Wasserstoff mit Angabe der jeweiligen Veröffentlichungen. 

Katalysatoren Quelle 

ZSM-5 (Zeolith) [54, S. 1082], [51, S. 987], [55, S. 278], [56, S. 285], [57, S. 219],  
[58, S. 1071], [59, S. 1148], [60, S. 1007], [61, S. 484], [62, S. 599],  
[63, S. 1065], [64, S. 3332] (K/HZSM-5), [65, S. 101], [66, S. 391] 
(Pt/HZSM-5), [67, S. 156], [68, S. 3230], [69, S. 859], [70, S. 477],  
[71, S. 1555], [72, S. 1283] (beschichteter HZSM-5-Katalysator),  



  

Stand des Wissens 

 
Seite 29 von 149 

 

Katalysatoren Quelle 

[73, S. 2540], [74, S. 2723], [75, S. 1069], [76, S. 80] (Ni/HZSM-5),  
[77, S. 1933] 

H-Mordenite (Zeolith) [61, S. 484] 

� -Zeolith [68, S. 3230], [73, S. 2540] 

H-Y Katalysator (Zeolith) [61, S. 484], [62, S. 599], [68, S. 3230], [78, S. 2041], [79, S. 314], 
[80, S. 1623] 

Molekularsieb (Zeolithe) [61, S. 484], [65, S. 101], [69, S. 859], [71, S. 1555], [73, S. 2540], 
[74, S. 2723], [75, S. 1069], [81, S. 9803] 

Dealuminierte Zeolithe [82, S. 64] 

Aluminium-Phosphat 
(Zeolith) 

[63, S. 1065] 

Aluminium-Silikat [61, S. 484], [62, S. 599], [65, S. 101], [60, S. 1007], [83, S. 605],  
[84, S. 95], [85, S. 105], [73, S. 2540] 

Aluminiumoxid und akti-
viertes Aluminium 

[65, S. 101], [86, S. 299], [87, S. 1291], [88, S. 642], [89, S. 248], 
[90, S. 913], [91, S. 1090], [83, S. 605], [92, S. 281], [93, S. 226],  
[81, S. 9803] 

Bauxit [94, S. 338] 

Aluminiumchlorid [95, S. 327] 

Eisen-(III)-chlorid [95, S. 327] 

Calciumoxid [65, S. 101], [96, S. 5586], [81, S. 9803], [97, S. 1206] 

Calciumcarbonat [81, S. 9803] 

Magnesiumoxid [65, S. 101], [86, S. 299], [97, S. 1206], [98, S. 410] 

Natriumhydroxid [81, S. 9803] 

Natriumcarbonat [60, S. 1007], [99, S. 223], [100, S. 4867], [81, S. 9803] 

Kaliumcarbonat [100, S. 4867], [81, S. 9803] 

Platin und Palladium 
Katalysatoren 

[101, S. 30], [102, S. 1339], [103, S. 247], [104, S. 3543], [105, S. 9], 
[106, S. 2033], [107, S. 820], [108, S. 174], [109, S. 1155] 

Yttrium Katalysatoren [110, S. 3076], [111, S. 3593] 

Nickel Katalysatoren [107, S. 820], [112, S. 346] 

Kohle (Aktivkohle) [113, S. 1330] 

 

Eine Übersicht der in der Literatur untersuchten Katalysatoren ohne den Einsatz von Druck-

wasserstoff ist in Tabelle 2 zu sehen. Die meisten angebenden Zeolithkatalysatoren, wie der 

ZSM-5 reagieren selektiv hinzu Aromaten. Die größte Ausbeute an aliphatischen Kohlen-

wasserstoffen zeigen z. B. Aluminium-Silkat, Aluminiumoxid, Aluminium-Phosphat-

Molekularsieb und Natriumcarbonat. Der Einsatz von Edelmetallkatalysatoren, wie Platin und 

Palladium ist hinsichtlich der Desoxygenierungseigenschaften interessant, allerdings sind 
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diese äußerst kostenintensiv. Diese Katalysatoren werden neben den Nickelkatalysatoren 

großtechnisch bei der Veredelung und Hydrierung von Fetten und Ölen eingesetzt. 

 

Katalytische Umwandlung mit Wasserstoff 

 

Der Vorteil beim Einsatz von Wasserstoff bei der Zersetzung von Triglyceriden liegt in der 

Absättigung der Doppelbindungen. Der Einsatz von Wasserstoff (Hydro-Processing) bei der 

Umwandlung von Triglyceriden lässt sich in drei Kategorien unterteilen, das Hydrieren (Hyd-

rogenation), das Cracken (Hydro-Cracking) und das Desoxygenieren (Hydro-

Deoxygenation). 

Das Hydrieren bei der Umwandlung von Fetten und Ölen wird in der Industrie großtechnisch 

bei der Härtung von Fetten und Ölen angewandt. Die Gleichung ist dargestellt in Reaktions-

gleichung 2.1. Die Bedingungen der Fetthärtung sind in [114, S. 533] mit 140 °C bis 200 °C 

über Nickelkatalysatoren und in [115, S. 201] mit 100 °C über Palladiumkatalysatoren eher 

„moderat“. Es tritt keine Veränderung der Kettenlängen und des Sauerstoffgehaltes auf.  

 

Hydrieren von Doppelbindungen (Fetthärtung) 

CnH2n-1COOH + H2 �  CnH2n+1COOH � H463 = -125 kJ/mol 2.1 

 

Bei der Umwandlung von Triglyceriden in hochwertige flüssige Energieträger sind neben der 

Hydrierung der Doppelbindung und den in Abschnitt 2.2.1 dargestellten Reaktionen Tempe-

raturen ab 350 °C zur Kettenkürzung und Desoxygeneriung weitere Reaktionen möglich. 

Eine Darstellung dieser Gleichungen mit thermodynamischen Daten findet sich in [116, 

S. 5708]. In  Wasserstoffatmosphäre können Fettsäuren direkt unter der Entstehung von 

Wasser desoxygeniert werden. Eine beispielhafte Gleichung für diese Reaktionen ist in Re-

aktionsgleichung 2.2 zu sehen. Weiterhin ist die Hydro-Decarbonylierung unter der Abspal-

tung von Kohlenstoffmonooxid und Wasserbildung möglich. Diese Gleichung ist in Reakti-

onsgleichung 2.3 formuliert. 

 

Hydrieren von Fettsäuren  

CnH2n+1COOH + 3H2 �  2H2O + Cn+1H2n+4 � H573 = -115,0 kJ/mol 2.2 
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Decarbonylierung (Hydro-Decarbonylierung) 

CnH2n+1COOH + H2 �  CnH2n+2 + CO+ H2O � H573 = 48,1 kJ/mol 2.3 

 

Bei der Anwesenheit von Wasserstoff kommt es zu Reaktionen in der Gasphase. Die Metha-

nisierung ist eine von den möglichen Reaktionen. Diese Gleichgewichtsreaktionen sind in 

den Reaktionsgleichungen 2.4 und 2.5 dargestellt. 

 

Methanisierung 

CO + 3H2 �  CH4 + H2O  � H573 = -216,4 kJ/mol 2.4 

CO2 + 4H2 �  CH4 + 2H2O  � H573 = -177,2 kJ/mol 2.5 

 

Eine zusätzliche Gleichgewichtreaktion ist die Wassergas-Shift Reaktion, welche die bei die-

sen Reaktionen entstehende Gaszusammensetzung weiter verändert. Gasreaktion sind, 

z. B. bei Hydroprocessing Versuchen in [114, S. 533] beobachtet worden. 

 

Wassergas-Shift 

CO + H2O �  CO2 + H2  � H573 = -39,2 kJ/mol 2.6 

 

Bei den zuvor beschriebenen Katalysatoren und dem zusätzlichem Parameter des Wasser-

stoffpartialdruckes ist die Anzahl der zu diesem Thema veröffentlichten Artikel sehr umfang-

reich. Es zeigt sich, dass speziell Nickel-Molybdän Katalysatoren in [114, S. 533] und [117, 

S. 2791] und Cobalt-Molybdän Katalysatoren in [118, S. 268] und [119, S. 161] gut für den 

Einsatz als Hydrocracking und Hydrodesoxygenierungskatalysatoren geeignet sind. Diese 

Katalysatoren haben gute Eigenschaften, die Desoxygenierung über die Bildung von Koh-

lenstoffmonooxid und Kohlenstoffdioxid gegenüber der Desoxygenierung über die Bildung 

von Wasser zu verbessern. 

Trotzdem bleibt der Kostenfaktor des Wasserstoffs nicht unerheblich beim Umwandeln von 

Fetten und Ölen zu Kraftstoff. Weiterhin ist die Gefahr einer schnellen Deaktivierung des Ka-

talysators durch geringe Verunreinigungen bei nicht hochreinen Pflanzenölen groß. Das führt 

zu der Erkenntnis, dass im Speziellen Altfette durch ihren erhöhten Anteil an Verunreinigun-
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gen im Vergleich zu reinen Fetten nur nach Voreinigung für die einstufige katalytische Um-

wandlung geeignet sind.  

 

2.3 Brennwertberechnung und Elementarzusammensetzun g 

 

Für die Erstellung einer Desoxygenierungskinetik bei der thermischen Zersetzung von Pflan-

zenölen ist die Bestimmung der Elementarzusammensetzung in der Sumpfphase und in der 

Kondensatphase erforderlich. Die Elementarzusammensetzung beschreibt die Komposition 

einer Substanz bezüglich seiner Elemente. Üblicherweise beschränkt sich die Elementarana-

lyse auf die Elemente Kohlenstoff (C), Wasserstoff (H), Stickstoff (N) und Schwefel (S). Die 

Differenz zu 100 % ergibt für organische Komponenten den Sauerstoffgehalt (O). Direkt ge-

koppelt an die Elementarzusammensetzung ist der Brennwert. Er beschreibt die massenbe-

zogene thermische Energie, die bei der Verbrennung der Substanz freigesetzt wird. Bei ein-

fachen Kohlenwasserstoffen erzeugen ein hoher Wasserstoffanteil und ein hoher Kohlen-

stoffanteil eine Erhöhung des Brennwertes. Ein hoher Sauerstoffanteil entspricht einer Tei-

loxidation des Moleküls und sorgt für eine Erniedrigung des Brennwertes. 

Neben der direkten Messung des Brennwertes oder der direkten Messung der Elementarzu-

sammensetzung können diese Parameter ineinander umgerechnet werden. Die direkten 

analytischen Messungen, die Messung des Brennwertes und die Messung der Elementarzu-

sammensetzung sind in Abschnitt 3.1.2 beschrieben.  

Für die Berechnung des Brennwertes aus der Elementarzusammensetzung gibt es unter-

schiedliche Methoden. Einige Berechnungen basieren ausschließlich auf dem Kohlenstoff-

gehalt der Substanzen, um den Brennwert zu bestimmen. Der Brennwert berechnet sich 

ausschließlich über den Kohlenstoffgehalt (fixed carbon) der organischen Substanz. Tillman 

[120, S. 67] stellt die Formel 2.7 für die Berechnung des Brennwertes aus dem Kohlenstoff-

gehalt von Holz auf. Die Korrelation basiert auf der Messung von Holz, Holzborke und Bio-

masse. 
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Eine weiteres Modell zur Berechnung des Brennwertes aus einem festen Kohlenstoffgehalt 

ist veröffentlicht von Sheng und Avzevedo [121, S. 501]. Entstanden ist diese Berechnung 

aus über 200 Datensätzen mit Biomasse, dargestellt in Formel 2.8. 
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Eine Erweiterung des Modells für die Berechnung des Brennwertes aus den Elementardaten 

ist die Einbeziehung des Wasserstoffgehaltes. Eine solche Berechnung ist in Fassinou et al. 

[122, S. 3401] publiziert und in Formel 2.9 dargestellt. 
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Das Modell von Jenkins [123] aus [121, S. 501] berücksichtigt zusätzlich den Sauerstoffge-

halt bei der Berechnung des Brennwertes. Dieses Model auf der Berücksichtigung unter-

schiedlicher Biomassen und ist als Formel 2.10 dargestellt. 
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Ein weiteres Modell mit Berücksichtigung des Sauerstoffgehaltes mit der Gültigkeit für Bio-

masse ist in Sheng und Azevedo [121, S. 501] ausgewiesen, dargestellt in Formel 2.11. Die 

Besonderheit ist, dass der Sauerstoffgehalt als Differenz zu 100 wt.-% mit dem Kohlenstoff-

gehalt, dem Wasserstoffgehalt und dem Glührückstand, der Asche zu berechnen ist (Formel 

2.12). 
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Der Glührückstand, die Asche, und zusätzlich weitere Heteroatome sind in der Berechnungs-

formel von Milne et al. [124] aus [122, S. 3401] berücksichtigt. Die Formel 2.13 unter der 

Verwendung unterschiedlicher Biomassen entstanden. 
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Das Modell vom Institute of Gas Technology [125] aus [121, S. 501] ist für die Verwendung 

unterschiedlicher Kohlesorten optimiert. Sie basiert auf der Korrelation mit über 700 Kohle-

proben (Formel 2.14). 
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Das Modell von Graboski und Bain [126, S. II-37] basiert auf Biomasse (Formel 2.15). 
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Die Formel 2.16 von Channiwala und Parikh [127, S. 1059] ist eine der wenigen Korrelatio-

nen, die unterschiedliche Stoffgruppen als Basis verwendet. Sie stützt sich auf Biomasse, 

Kohlerückstand aus Biomasse, Kohle, flüssige Energieträger inklusive Teere, gasförmige 

Brenn- und Kraftstoffe bis hin zum Schwefelwasserstoff und weitere Rückstände, wie Klär-

schlamm und Flussschlämme. 
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Die älteste Korrelation ist die Verbandsformel auch als Formel von Dulong [128, S. 632] be-

zeichnet. Die Formel 2.17 ist schon um 1880 entstanden und leitet sich aus den Verbren-

nungsreaktionen ab. Diese Formel berücksichtigt Schwefel als Heteroatom. Dulong hat seine 

Formel nie selbst veröffentlicht. Eine genaue Abhandlung über diese Formel findet sich bei 

Mott und Spooner in [129, S. 226] und [130, S. 242]. 
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Eine Abwandlung der Formel von Dulong zur Verbesserung der Genauigkeit für höhere Sau-

erstoffanteile findet sich in Vondracek [122, S. 3401] von 1927. Das Modell ist in Formel 2.18 

dargestellt.  
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Die Formel 2.19 bzw. die Formel 2.20 von Boie von 1957 [131, S. 65] ist ebenfalls eine Ab-

wandlung der Verbandsformel und hat als Grundlage die Messwerte unterschiedlicher Sub-

stanzen. Als Datengrundlage für die Formel sind die Brennwerte für Substanzen wie Holz, 

Torf, Braunkohle, Steinkohle, Koks, Alkohole, Phenole, Aldehyde, Ketone, Erdöl und Teer 

eingeflossen. 
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In Boie [131, S. 64] findet sich des Weiteren eine Abwandlung, dargestellt als Formel 2.21 

und als Formel 2.22, welche eine höhere Genauigkeit für flüssige Energieträger, im speziel-

len für Erdöl und Teere, liefert. 
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Eine neuere Formel zur Modellierung des Brennwertes ist von Demirbas et al. 1997 in [132, 

S. 431] und [133, S. 765] unter Verwendung der Daten von Lignocellulosen veröffentlicht. 

Diese Formel ist dargestellt als Formel 2.23. 
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Die Formel 2.24 von Beckmann et al. von 1990 [134] ist abgeleitet aus unterschiedlichen 

biomassestämmigen Ölen, den sogenannten Pyrolyseölen.  
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Welche Korrelation zwischen Elementarzusammensetzung und Brennwert für die hier ver-

wendeten flüssigen Energieträger die beste Näherung zeigt, ist im mathematischen Teil in 

Abschnitt 4.1 dargestellt. 
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3 Experimentelle Ergebnisse 

 

3.1 Methoden und Versuchsbedingungen 

 

3.1.1 Verwendeter Rohstoff 

 

Der für die Versuche zur Desoxygenierung von Triglyceriden eingesetzte Rohstoff ist ein 

Rapsöl Raffinat der Firma Henry Lamotte Oils GmbH aus Bremen. Das mitgelieferte Analy-

senzertifikat befindet sich in Anhang A1. Ein Auszug der vorhandenen Fettsäuren findet sich 

in Tabelle 3. Die Tabelle zeigt, die nach dem Analysenzertifikat bestimmten Fettsäuren, die 

eine Konzentration von größer 1,0 wt.-% aufweisen. Die Fettsäuren vom verwendeten Raps-

öl bestehen hauptsächlich aus C18-Fettsäuren mit einer oder zwei Doppelbindungen. Au-

ßerdem sind Palmitinsäure und Icosensäure enthalten. Die Fettsäurezusammensetzung liegt 

in dem Bereich der in Tabelle 1 aus [7, S. 66] für ölsäurehaltige Rapsöle angegeben ist.  

 

Tabelle 3:  Fettsäurezusammensetzung des für die Versuche eingesetzten Rapsöl Raffinats. Darstellung der Fett-
säuremassenanteile (wenn > 1,0 wt.-%) der Fettsäuren Palmitin-, Stearin-, Öl-, Linol-, Linolen- und 
Icosensäure. 

Fettsäure [wt.-%] 

Palmitinsäure 16:0 4,42 

Stearinsäure 18:0 1,67 

Ölsäure 18:1 62,0 

Linolsäure 18:2  19,9 

Linolensäure 18:3 8,33 

Icosensäure 20:1 1,43 

 

Einige Analysenergebnisse für dieses Rapsöl sind in Tabelle 4 dargestellt. Hier zu sehen 

sind die Dichte bei 15 °C und 40 °C, die kinematische Viskosität bei 40 °C, die Jodzahl, der 

Brennwert, der Heizwert und die Elementarzusammensetzung gemessen mit dem Vario Cu-

be der Firma Elementar. Die hier gemessene Viskosität zeigt, warum Fette und Öle für den 

Einsatz als Kraftstoff speziell in diesem Parameter angepasst werden müssen. Moderne 

Dieseleinspritzmotoren benötigen geringere Viskositäten, um eine gute Zerstäubung im 

Brennraum zu garantieren. Laut der Dieselnorm DIN EN 590 [1] soll dieser Wert statt bei 

35,3 mm²/s zwischen 2 mm²/s und 4,5 mm²/s liegen. 
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Die hier gemessenen Elementarzusammensetzung mit 77,5 wt.-% Kohlenstoff, 11,8 wt.-% 

Wasserstoff und 10,7 wt.-% Sauerstoff kann durch die bekannte Fettsäurezusammensetzung 

des Öles und der Gewichtung nach deren Massenanteilen in dem Rapsöl berechnet und 

überprüft werden. 

 

Tabelle 4:  Analysendaten des für die Versuche eingesetzten Rapsöl Raffinats, Dichte bei 15°C und 40 °C, Visko-
sität bei 40 °C, Jodzahl, Brennwert HO, Heizwert HU und Elementarzusammensetzung. 

Rapsöl Raffinat 

Dichte 15 °C [kg/m³] 924 

Dichte 40 °C [kg/m³] 890 

Viskosität 40 °C [mm²/s] 35,3 

Jodzahl [g I2/100g] 111 

Brennwert HO [kJ/kg] 39400 

Heizwert HU [kJ/kg] 37000 

Elementarzusammensetzung  

C wt.-% 77,5 

H wt.-% 11,8 

O wt.-% 10,7 

 

Die Grundlage ohne die spätere Gewichtung über die Massenanteile der Fettsäuren zur Be-

rechnung eines durchschnittlichen Fettsäuremoleküls, welches für das in dieser Arbeit ver-

wendete Rapsöl steht, ist in Formel 3.1 dargestellt. Die dazugehörigen Ergebnisse der Be-

rechnungen sind in Tabelle 5 dargestellt.  
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Tabelle 5:  Berechnung der Elementarzusammensetzung des für die Versuche eingesetzten Rapsöls aus der 
Fettsäurezusammensetzung aus dem Analysenzertifikat des Lieferanten. 

 
Zusammensetzung Fettmolekül 

Fettsäure n (C) [mol] n (H) [mol] n (O) [mol] 
 

Palmitinsäure 16:0 51,0 98,0 6,0 
 

Stearinsäure 18:0 57,0 110,0 6,0 
 

Ölsäure 18:1 57,0 104,0 6,0 
 

Linolsäure 18:2 57,0 98,0 6,0 
 

Linolensäure 18:3 57,0 92,0 6,0 
 

Icosensäure 20:1 63,0 116,0 6,0 
 

Durchschnittliches 
    

Fettmolekül 56,8 101,8 6,0 
 

Masse m (C) [g] m (H) [g] m (O) [g] 
 

Fettmolekül 682,4 102,6 96,0 
 

Massenanteile  w (C) [wt.-%] w (H) [wt.-%]  w (O) [wt.-%]  
der Elemente 77,5 11,6 10,9 

 
 

In der Tabelle folgt nach der Berechnung der molaren Zusammensetzung der Fettsäuremo-

leküle mit der jeweiligen Fettsäure die Berechnung des durchschnittlichen Fettmoleküls für 

das Rapsöl nach der Gewichtung der Massenanteile der Fettsäuren aus Tabelle 3. Die be-

rechnete Elementarzusammensetzung unter Berücksichtigung von 97,8 wt.-% der Fettsäu-

ren bestätigt die Ergebnisse der Elementaranalyse. 

 

3.1.2 Analytik und Produktcharakterisierung 

 

Brennwertbestimmung 

 

Der Brennwert beschreibt die massenbezogene thermische Energie, die bei der Verbren-

nung freigesetzt wird. Angegeben wird dieser Wert in J/g oder kJ/kg. Der Brennwert ist auf 

eine Temperatur von 25 °C bezogen und beinhaltet den Aggregatzustand der Verbren-

nungsgase bei dieser Temperatur. Der Heizwert ist im Gegensatz zum Brennwert um die 

Verdampfungsenthalpie des entstehenden Reaktionswassers verringert. 

Die Bestimmung des Brenn- und Heizwertes erfolgt nach DIN 51900-1 [135]. Dafür findet ein 

Bombenkalorimeter der Firma IKA Werke Verwendung, das C2000. Je nach Energieinhalt 

der Probe wird eine Einwaage gewählt die eine Temperaturerhöhung von ca. 3 K im System 

verursacht. Der C-Wert der Bombe wird laut DIN mit reiner Benzoesäure kalibriert. Der 
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Brennwert ist ein Maß für die Desoxygenierung, da die Elementarzusammensetzung über 

den Brennwert modelliert werden kann. Die Berechnungsansätze sind nachzulesen in Ab-

schnitt 2.3. 

 

Jodzahl (IZ) 

 

Die Jodzahl ist ein Maß für die vorhandenen Doppelbindungen in einer Substanz. Es wird 

bestimmt welche Masse an Jod sich an eine Substanz (Doppelbindungen) anlagert. Ange-

geben wird dieser Wert in g Jod/ 100 g Probenmenge. Die Jodzahlbestimmung wird nach 

DIN EN ISO 3961 [136] durchgeführt.  

Die Bestimmung der Doppelbindungen ist eine klassische Jodometrie. Jod wird im sauren 

Milieu im Überschuss hinzugegeben, welches sich an die Doppelbindungen anlagert. Das 

nicht verbrauchte Jod wird mit Natriumthiosulfat mit Stärke als Indikator zurücktitriert und das 

verbrauchte Jod berechnet. Bei Crackprozessen werden sich, wie in der Literatur beschrie-

ben, an den Bruchstellen der Moleküle Endständige Doppelbindungen bilden. Die Jodzahl 

hilft somit beim Aufklären dieser Prozesse. Eine Erfassung aromatischer Strukturen ist aller-

dings mit dieser Methode nicht möglich. 

 

Säurezahl (SZ) 

 

Die Säurezahl ist ein Maß für den Anteil an freien Fettsäuren bzw. Carbonsäuren in einer 

Substanz. Die Säurezahl ist eine Standardanalyse in der Fettanalytik. Die Substanz wird ge-

löst (Toluol/Ethanol) und mit Phenolphthalein gegen KOH in Ethanol titriert. Die Säurezahl 

wird in mg KOH/g Substanz angegeben. Diese Analyse wird nach DIN EN ISO 660 [137] 

durchgeführt. 

Da sich der gesamte Sauerstoff von Triglyceriden in den Carbonsäuren befindet, kann dieser 

Wert beim Vorliegen aller Carbonsäuren als freie Säuren ein Maß für die Desoxygenierung 

im Versuchsbetrieb sein. 
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Elementaranalyse (EA) 

 

Die Elementaranalyse wird von dem „Thünen Institut“ in Hamburg Lohbrügge durchgeführt. 

Für diese Analyse steht ein Vario EL CUBE der Firma Elementar zur Verfügung. Die Mes-

sungen erfolgen mit der CHNS Standardmethode. 

Die zu analysierende Substanz wird bei hoher Temperatur aufgeschlossen und bei über 

1000 °C in einer stark mit Sauerstoff angereicherten Heliumatmosphäre verbrannt. Die Ele-

mente C, H, N und S der Probe bilden unter diesen Bedingungen die Verbindungen H2O, 

CO2, N2, NO, NO2, SO2 und SO3. Nach der Verbrennung ist eine Reduktion der Gase über 

Kupfer bei ca. 850 °C notwendig, um alle Elemente in einer Verbindungsart (CO2, H2O, N2 

und SO2) vorliegen zu haben. Durch Hintereinanderschaltung unterschiedlicher Adsorptions-

röhrchen werden nacheinander H2O, SO2 und CO2 aus dem Gasstrom entfernt.  

Das N2 verbleibt im Gasstrom und wird als erste Substanz mit einem WLD Detektor erfasst 

und Quantifiziert. Die Desorption und Detektion der restlichen aufgefangenen Substanzen 

erfolgt in umgekehrter Adsorptionsreihenfolge, CO2, SO2 und schließlich H2O. Über die De-

tektion der Verbindungen wird die Elementarzusammensetzung der Substanz berechnet und 

ausgegeben. Der Anteil an Sauerstoff kann mit diesem Gerät nicht direkt bestimmt werden. 

Dieser ergibt sich aus der Differenz zu 100 % der detektierten Elemente. 

 

GCMS 

 

Die gaschromatographische Analyse (GC) mit gekoppelter massenspektroskopischer Unter-

suchung (MS) wird von den „von Thünen Institut“ in Hamburg Lohbrügge durchgeführt. Die 

Analysen erfolgen mit einem Agilent HP 6890 mit einem FID und einem HP 5972 MS Detek-

tor. Die verwendete 60 m x 0,25 µm Säule der Firma Varian ist eine der FactorFour Reihe 

mit hochreinem „fused silica“ als stationärer Phase hergestellt. Sie beinhaltet 14 % cyano-

propyl-phenyl-methylpolysiloxane (1701) mit einer Filmdicke von 0,25 � m. 

Die Probenvorbereitung erfolgt in einer Standardlösung. 60 mg der Probe dienen als Ein-

waage für einem Milliliter getrockneter Acetonlösung. Die Standardlösung beinhaltet zusätz-

lich eine bekannte Menge an Fluoranthen als internen Standard. 

Ein Mikroliter dieser vorbereiteten Probe wird bei einer Einlasstemperatur von 250 °C und 

einem Splitverhältnis von 15:1 auf die Säule gegeben. Die Starttemperatur des Ofens ist 45 
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°C und nach 4 Minuten erhöht sich die Temperatur mit einer Heizrate von 3 °C pro Minute 

auf 280 °C. Dort wird die Temperatur für 20 Minuten gehalten. Die Detektion der Substanzen 

geschieht über den FID und das Massenspektrometer. Eine Übersicht über die Methode fin-

det sich in Anhang A2. 

Die Spektren des MS werden mit dem Programm Massfinder 4 ausgewertet. Die Identifikati-

on der MS Spektren geschieht mit Hilfe einer Bibliothek der NIST (National Institute of Stan-

dards and Technology) aus dem Jahre 2002, der NIST `02. Diese Auswertung ist rein quali-

tativ. Eine grobe Aussage über die Konzentrationen der Einzelkomponenten gibt die Intensi-

tät der Piks des FID Signals. Die exakte Bestimmung der Konzentrationen der Einzelsub-

stanzen ist nicht möglich, da die Kalibrationen der einzelnen Substanzen für den FID Detek-

tor nicht vorliegen. 

 

Viskosität 

 

Die Messung der kinematischen Viskosität erfolgt mit dem Ubbelohde-Viskosimeter mit tem-

periertem Wasserbad nach DIN 51562-1 [138] und die Bestimmung der dynamischen Visko-

sität mit dem Haake RheoStress1 mit einem Kegel/Platte Meßsystem C20/2 Ti nach DIN 

53019-1 bis -3 [139]. Der Kegel hat einen Durchmesser von zwei Zentimetern und eine Stei-

gung von 2°. 

 

3.1.3 Aufbau des 4 Liter Batchreaktors 

 

Der für die Versuche verwendete Batch-Rührreaktor hat ein Gesamtvolumen von 4 Liter und 

der Aufbau ist detailliert in Abbildung 8 dargestellt. Konstruiert ist der Reaktor, inklusive der 

Kondensatoren aus Edelstahl und alle Dichtungen sind auf Grund der hohen Versuchstem-

peraturen aus Graphit. Die Ausnahme sind die Kondensatauslassventile. Diese bestehen 

aus Glas mit einem PTFE Ventilsitz und PTFE Dichtungen zwischen den einzelnen Bautei-

len. Die Dichtung des Ankerrühres ist über eine Magnetkupplung realisiert, die mit einem 

Motor der Firma Zeitlauf bestrieben wird. Zur Minimierung der Wärmeverluste ist der Reaktor 

vollständig mit Steinwolle isoliert und kann zur Vermeidung explosionsfähiger Gemische im 

Inneren mit Stickstoff inertisiert werden. 
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Der Reaktor ist auf eine Füllung von 2 Litern Startmaterial im kalten Betriebszustand ausge-

legt. Die Reaktionen erfolgen bei Umgebungsdruck, da der Reaktor an der Kondensataus-

lassöffnung (Dampfrohr) im Deckel des Reaktors nicht verschlossen ist.  

Für die Beheizung des Systems sorgen zwei voneinander unabhängige Heizmanschetten 

der Firma Mickenhagen im unteren und oberen Bereich des Reaktors und ein Heizband der 

Firma Horst am Dampfrohr, dem Auslass der erzeugten Dämpfe und Gase, dem späteren 

Kondensat. Die untere Heizmanschette hat eine Leistung von 1 kW und ist zur Regelung der 

Reaktorfüllung, des Sumpfes, bestimmt. Die obere Heizmanschette hat eine Leistung von 

0,5 kW und ist zum Ausgleichen der Wärmeverlust und zur Temperierung des Kopfes des 

Reaktors, um vorzeitige Kondensation der Produktgase zu vermeiden. Das Heizband der 

Firma Horst hat eine Leistung von 0,4 kW und ist ebenfalls zur Temperierung vorgesehen. 

Die Trennung der einzelnen Heizungen ist aufgrund der unterschiedlichen Wärmeübergänge 

im Sumpf- und im Kopfraum notwendig. 

 

 
Abbildung 8: Verfahrensfließbild des 4 Liter Batchreaktors für die Versuche zur thermochemischen Umwandlung 

von Pflanzenölen in alternative Kraftstoffe mit geringem Sauerstoffgehalt. 
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Das während der Versuche gebildete Kondensat verlässt den Reaktor über das Dampfrohr in 

Richtung des Doppelkondensatorsystems. In der Gas- und Kondensatstrecke sind ein ölge-

kühlter Vorkondensator und ein wassergekühlter Nachkondensator installiert. Es kann ggf. 

eine Vortrennung des Kondensates in unterschiedliche Siedebereiche vorgenommen wer-

den. Der Ölkondensator wird mit einem Lauda Thermostaten gefüllt mit einem Thermalöl 

Olex der Firma BP getrieben. Die Temperierung des zweiten Kondensators geschieht über 

einen Thermostaten der Firma Lauda, dem zur Erhöhung der Kühlleistung ein zusätzlicher 

Durchlaufkühler der Firma Lauda nachgeschaltet ist. 

Das bei diesen Versuchen erzeugte Kondensat wird nicht konkret in unterschiedliche Sie-

debereiche getrennt. Es wird lediglich das Gesamtkondensat betrachtet. Die Erfassung der 

Kondensatmassen erfolgt über zwei Waagen der Firma Ohaus und diese werden von der 

Messwerterfassung aufgezeichnet. Die nichtkondensierbaren Gase verlassen das System 

nach dem zweiten Kondensator über eine Absaugung. Dieses sind CO, CO2 und kurzkettige 

Kohlenwasserstoffe, wie z. B. Methan, die als Spaltprodukte während des Prozesses entste-

hen. 

Neben der Veränderung des sogenannten Kondensates über die Versuchszeit soll auch der 

Reaktorinhalt (Sumpf) hinsichtlich seiner Veränderung untersucht werden. Zu diesem Zweck 

ist am Reaktor eine Sumpfprobenahmestelle installiert. Die Probe wird mit einer Membran-

pumpe über eine Leitung in ein Glasgefäß gezogen. Die Sumpfprobenahme kann entgegen 

der Entnahmerichtung mit Stickstoff gespült, um das Zusetzen dieser zu vermeiden. 

 

Messwerterfassung und Reglung des Prozesses 

 

Die Bedienung, Steuerung und die Aufzeichnung der Messwerte und des Versuchsaufbaus 

erfolgt über eine Siemens Simatic PCS7 mit einer Microbox als CPU und eine EP200s als 

Peripherie mit allen Anschlussmodulen. Die Visualisierung erfolgt mit einer WinCC Oberflä-

che. Eine Übersicht der Messstellen finden sich in Abbildung 8 und eine Auflistung mit Be-

zeichnung findet sich in Tabelle 6.  

Zur Temperaturmessung werden Thermoelemente des Typs K verwendet. Die Temperatur-

kompensation erfolgt über einen PT100 an der Klemmleiste zu den Messmodulen. Die wich-

tigen Temperaturen sind als redundante Messung ausgelegt. Die erfassten Temperaturen 

sind T001 und T002 für die Sumpftemperatur, T003 für die Reaktorkopftemperatur, T004 für 

die Temperatur im Dampfrohr vor dem ersten Kondensator, T005 und T006 für die Tempera-
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turen nach dem ersten bzw. nach den zweiten Kondensator, T007 bis T011 für die Tempera-

turen zur Überwachung der Heizmanschetten und -bänder und T012 und T013 für die Über-

wachung der Kühlmedien. Die beiden Massensignale der Waagen W001 und W002 werden 

ebenfalls erfasst und aufgezeichnet. 

 

Tabelle 6: Lage und Bezeichnung der Messstellen an der 4 Liter Versuchsanlage, die mit der Messwerterfassung 
aufgezeichnet werden. 

Bezeichnung Zeichen Einheit 

Sumpftemperatur im Reaktor 1 T001 °C 

Sumpftemperatur im Reaktor 2 T002 °C 

Kopftemperatur Reaktor T003 °C 

Temperatur Dampfrohr / vor Kondesator 1 T004 °C 

Temperatur nach Kondensator 1 / vor Kondensator 2 T005 °C 

Temperatur nach Kondensator 2 T006 °C 

Temperatur Sumpfheizmanschette 1 T007 °C 

Temperatur Sumpfheizmanschette 2 T008 °C 

Temperatur Kopfheizmanschette 1 T009 °C 

Temperatur Kopfheizmanschette 2 T010 °C 

Temperatur Heizband Dampfrohr T011 °C 

Temperatur Kühlwasserbad Kondensator 2 T012 °C 

Temperatur Ölbad Kondensator 1 T013 °C 

Masse des Kondensats nach Kondensator 1 W001 g 

Masse des Kondensats nach Kondensator 2 W002 g 

 

Für eine reproduzierbare Prozessführung ist die Regelung der Sumpftemperatur und aller 

Heizungen automatisiert. Es müssen vor dem Versuch die Randbedingung der Regelung 

vorgegeben werden. Die Sumpftemperatur wird per Sollwertvorgabe mit Hilfe eines PID-

Reglers geregelt. Zusätzlich muss die maximal zulässige Differenz zwischen Heizmanschet-

te Sumpf und aktueller Sumpftemperatur vorgegeben werden. Ein weiteres Kriterium ist die 

maximal zulässige Maximaltemperatur der Sumpfheizmanschette, die vom Benutzer vorge-

geben werden muss. 

Die Kopfheizmanschette und das Heizband am Dampfrohr regeln sich automatisch auf die 

Innentemperatur der Sumpfheizmanschette ein. Trotz eigenständiger Vorgabe der Maximal-

temperatur durch den Benutzer sind im Programm selbst maximale Abschalttemperaturen für 

die Heizmanschetten und das Heizband hinterlegt, um diese vor zu starker thermischer Be-

lastung zu schützen und diese vor Beschädigungen zu bewahren. Für die Heizmanschetten 

ist das eine Temperatur von 500 °C und für das Heizband eine Temperatur von 400 °C. 
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3.1.4 Durchführung der Batchversuche 

 

Die für die Batchversuche voreingestellten Regelparameter und Voreinstellungen, um eine 

reproduzierbare Anfahrprozedur zu gewährleisten, sind für diese Versuche stets gleichgehal-

ten. Die Reaktorfüllung von 2000 mL entspricht ca. 1800 g Rapsöl. Die maximal zulässige 

Temperatur der Heizmanschetten auf der Innenseite ist mit 470 °C voreingestellt. Bei Versu-

chen bei denen diese Temperatur für das Erreichen der gewünschten Reaktionstemperatur 

nicht ausreicht ist dieser Wert mit 500 °C angelegt. Für das weitere vermeiden unerwünsch-

ter Übertemperaturen ist die maximal zulässige Temperaturdifferenz zwischen Reaktorinhalt, 

dem Sumpf, und Heizmanschetteninnentemperatur 150 °C. Die gewünschte Reaktions-, 

bzw. Sumpftemperatur wird über den PID Regler direkt zu Beginn des Versuches eingestellt. 

Diese Heizparameter haben zur Folge, dass der Regler die Sollwertsumpftemperatur schnell 

erreicht und zu vernachlässigend wenige Reaktionen schon während der Aufheizphase ab-

laufen. Der angestrebte ideale Versuchsverlauf mit isothermer Versuchsführung der Sumpf-

temperatur ist in Abbildung 9 dargestellt.  

 

 
Abbildung 9 : Schematisch Darstellung des Versuchsverlaufes ein Batchversuches zur thermischen Umwand-

lung von Pflanzenölen. 

 

Nach Erreichen der gewünschten Sumpfreaktionstemperatur erfolgt die erste Sumpfprobe-

nahme. Dieser Zeitpunkt wird als Versuchsstart festgelegt und entspricht somit der Ver-

suchszeit von Null Minuten. Alles vor den Zeitpunkt Null entspricht der genannten Auf-

heizphase und ist für die Betrachtung der Isothermen Reaktionsphase nicht relevant. Nach 

Erreichen der isothermen Versuchsphase wird in regelmäßigen Abständen der Sumpf und 
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das Kondensat beprobt. Die Probenahmeintervalle richten sich nach der Versuchstemperatur 

und liegen zu Beginn bei hohen Reaktionsgeschwindigkeiten und -temperaturen bei 10 min 

und bei geringeren Versuchstemperaturen bei 30 min. Die Probenahmeintervalle erhöhen 

sich im weiteren Versuchsverlauf, um die begrenzte Materialfüllung des Reaktors durch die 

Sumpfprobe neben der eigentlichen Reaktion nicht zusätzlich zu stark zu reduzieren und 

einen möglichst langen Versuchsbetrieb zu gewährleisten.  

Die Hauptrandbedingungen für die Versuchstemperaturen ergeben sich aus der in Abschnitt 

2.2.1 aufgeführten Veröffentlichungen mit 350 °C bis 400 °C für ein Maximum an langketti-

gen Kohlenwasserstoffen bei einem geringen Grad der Aromatisierung und der Gasverluste. 

Eine für die Probenahme ausreichende Versuchstemperatur liegt bei 360 °C. Unter dieser 

Temperatur sind die Kondensatmassenströme zu gering. Die maximale Versuchstemperatur 

liegt bei 380 °C. Über dieser Temperatur sind bei diesem Reaktoraufbau und diesem gerin-

gen Grad der Automatisierung die Reaktionsgeschwindigkeiten zu schnell, um reproduzier-

bare Randbedingungen zu gewährleisten. Außerdem durchläuft der Reaktor bei hohen Tem-

peraturen in der Aufheizphase schon reaktionsrelevante Bedingungen und kann nicht mehr 

als isotherm betrachtet werden. 

Die isotherme Versuchsphase endet, wenn keine weitere Sumpfprobe aus dem Reaktor ge-

wonnen werden kann, weil auf dieser der Hauptaugenmerk der späteren Desoxygenierungs-

kinetik liegt und sich das entstehende Kondensat aus der desoxygenierten Sumpfphase ab-

leitet. Mögliche Szenarien für das Enden der Versuchsphase sind das Absinken des Reak-

torfüllstandes unter die Sumpfprobenahmeöffnung oder eine Verstopfung in der Leitung. Ei-

ne weitere Möglichkeit wäre bei Stabilisierung des Sumpfes ein Ausbleiben des Kondensa-

tes. Alle Massen der Edukte und Produkte werden vor und nach Versuchende erfasst. 

 

3.1.5 Versuchsauswertung und Bilanzierung 

 

Die im Rahmen dieser Dissertation durchführten zwölf Versuche zur thermochemischen 

Umwandlung von Rapsöl in einen sauerstoffarmen regenerativen flüssigen Energieträger 

sind zwischen 360 °C und 380 °C durchgeführt worden. Es sind jeweils zwei Versuche bei 

360 °C, 370 °C und 380 °C und jeweils drei Versuche bei 365 °C und 375°C. Eine Übersicht 

über die Versuche findet sich in Anhang A3.  

Bei der Versuchsauswertung wird die Füllung des Reaktors als Sumpf bezeichnet. Die ent-

stehenden Produkte als Dampf und Gas, bzw. später als Kondensat und Gas. Das Konden-
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sat unterteilt sich in zwei Phasen, dem ölhaltigen Kondensat und der schwereren Wasser-

phase, welche durch Desoxygenierungsreaktionen entstanden ist. Die Masse des aufgefan-

genen Kondensates wird, wie in Abbildung 10 in grün dargestellt, über Massensignale der 

Waagen an den Kondensatoren erfasst. Aus diesem Signal ermittelt sich der Massenstrom 

des Kondensates. Nicht in dieser Masse erfasst ist die Masse an Kondensat, die in Proben 

aufgefangen wurde, um diese der späteren Analytik zuzuführen. Aus den Probenahmedaten 

lassen sich zusätzlich Massenstromdaten erzeugen, da die Masse der Probe und der Probe-

nahmezeitraum bekannt sind.  

Die Massen für das Kondensat und die Proben werden nicht kontinuierlich ermittelt, sondern 

über ein gewisses Zeitintervall gesammelt. Es ergibt sich ein jeweiliges Zeitintervall für das 

aufgefangene Kondensat und die Kondensatproben. Die Ergebnisse, z. B. die der Analysen 

der Kondensatproben werden zeitlich der Intervallmitte zugeordnet und aufgrund der zeitli-

chen Einteilung als Fraktionen bezeichnet. 

Die erfassten Massen vor, während und nach den Versuchen werden zur Bildung einer Ge-

samtmassenbilanz herangezogen. Die zu Beginn vorliegende Masse ist ausschließlich die 

Reaktorfüllung, also das vorgelegte Pflanzenöl. Am Ende des Versuches stehen der verblei-

bende Sumpf im Reaktor, die über die Versuchszeit gewonnene Sumpfproben, das aufge-

fangene Kondensat und die Kondensatproben, welche für die weiterführende Analytik aufge-

fangen werden, dieser Anfangsmasse gegenüber. Die entstehenden Gase und Verluste be-

rechnen sich aus der Differenz zwischen Reaktorfüllung und der Summe aller ausgehenden 

erfassten Massen. Bei dieser Art der globalen Bilanzierung kommt es zwangsläufig zu Un-

genauigkeiten. Die während der Versuchszeit aufgefangenen Sumpfproben werden in der 

Bilanz der Masse des Sumpfes am Ende des jeweiligen Versuches zugerechnet. Die Sumpf-

proben sind allerdings noch nicht vollständig durchreagiert und stehen für die Bildung von 

weiterem Kondensat nicht mehr zur Verfügung. Da diese Proben nicht immer zu gleichblei-

bender Zeit und mit gleichbleibender Masse gezogen werden, entstehen hier Fehler in der 

Massenbilanz. Die abschließenden Gesamtbilanzen wiesen daher leicht Ungenauigkeiten 

auf und dieses muss bei einer späteren Interpretation berücksichtigt werden. 

Eine Möglichkeit der Beurteilung der Bilanzen ist die Betrachtung der Kondensatausbeute 

bei unterschiedlichen Temperaturen über den Zeitverlauf. Die Ausbeute errechnet sich als 

Quotient des entstandenen Kondensats zur vergebenen Pflanzenölmasse, dargestellt in wt.-

%.  
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Neben der ersten Bewertung der Versuche über die Versuchsverläufe und Massenbilanzen 

der Experimente stehen weitere analytische Daten zur Verfügung. Eine Übersicht über weite-

re durchgeführte Analysen befindet sich in Tabelle 7. 

 

Tabelle 7:  Übersicht der durchgeführten Analysen aller Batchversuche von 360 °C bis 380 °C mit detaillierter 
Aufzählung aller Kondensat- und Sumpfproben für spezielle Analysen. 

Versuch Analyse Proben 

alle Versuche Brennwert alle Kondensat- und Sumpfproben 

360 (1) EA F7, S7 

GCMS F7 

365 (1) EA, SZ, IZ F2, F5, F8, F11, F14 

S2, S4, S7, S10, S13, S16 

GCMS F2, F5, F8, F11, F14 

370 (1) EA F8, S9 

GCMS F8 

375 (1) EA, SZ, IZ F2, F4, F6, F9, F12 

S1, S3, S6, S8, S10, S13 

GCMS F2, F4, F6, F9, F12 

380 (1) EA F7, S6 

  GCMS F7 

 

Die Bestimmung des Brenn- und Heizwertes erfolgt aufgrund der Verfügbarkeit der Analyse 

von allen Sumpf- und Kondensatproben. Bei externen, kosten- und zeitintensiven Proben ist 

eine Auswahl notwendig, um die Analysen der Versuche in einem zeitlichen und finanziellen 

Rahmen zu halten. Die Versuche 360 (1), 370 (1) und 380 (1) werden stichpunktartig über 

eine EA und per GCMS untersucht. Die GCMS Analysen erfolgen ausschließlich von den 

Kondensatproben, da eine Analyse von den Sumpfproben aufgrund des hohen Siedeberei-

ches nicht möglich ist und die Säule zerstören würde. Eine intensivere analytische Betrach-

tung erfolgt bei den Versuchen 365 (1) und 375 (1). Bei ausgewählten Kondensat- und 

Sumpfproben erfolgt eine systematische Untersuchung über den gesamten zeitlichen Ver-

suchsverlauf per SZ, IZ, EA und GCMS. 
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3.2 Batchversuche zur Desoxygenierung 

 

3.2.1 Reproduzierbarkeit 

 

3.2.1.1 Versuchsverläufe 

 

Für die durchgeführten 12 Batchversuche sind beispielhaft die Versuchsverläufe der Versu-

che 365 °C (1), 365 °C (2), 375 °C (1) und 375 °C (2) in Abbildung 10 dargestellt. Die Ver-

suchsverläufe aller Versuche sind in den Anhängen A4 bis A15 zu finden. Dargestellt sind 

die Sumpftemperaturen T001, T002 (dick rot), die Kopftemperatur T003 (dünn grau), die 

Sumpfheizmanschettentemperaturen T007, T008, (dünn rot), die Kopfheizmanschettentem-

peratur T009, T010 (dünn blau) und die Massen des Kondensats nach Kondensator 1 und 2 

W001, W002 (dünn grün). 

Bei den Sumpfheizmanschettentemperaturen ist auffällig, dass diese bei allen Versuchen 

zum Ende der Aufheizphase überschwingen, um ein schnelles erreichen der gewünschten 

Versuchstemperatur zu ermöglichen. Ein weiterer Grund ist, dass der PID Regler auf Stö-

rung und nicht auf Führung ausgelegt ist, damit dieser besser Störungen von außen auf die 

Sumpftemperatur kompensiert. Bei allen Versuchen steigen die Heizmanschettentemperatu-

ren über die Versuchszeit an. Der Anstieg erfolgt bei den Versuchen bei 365 °C nach ca. 1,5 

Stunden und bei den Versuchen bei 375 °C etwas früher nach ca. 45 Minuten. Ein möglicher 

Grund ist der stetig sinkende Füllstand im Reaktor. Die nötige Energie für die Versuche muss 

somit über immer geringere Heizflächen realisiert werden, da nur die Mantelflächen und nicht 

der Boden des Reaktors beheizt ist. Dieser Anstieg ist bei allen Versuchen zu beobachten. 

Es zeigt sich, dass der PID Regler trotz Störungen z. B. durch die Sumpfprobenahme bei 

allen Versuchen für eine ideale isotherme Versuchsführung sorgt. Die Versuchssumpftempe-

ratur ist bei allen Versuchen konstant und sorgt für eine gute Reproduktion in der Versuchs-

führung. Eine Vergleichbare Versuchsführung ist eine Voraussetzung für die Erzeugung ver-

gleichbarer Daten. 
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Abbildung 10:  Beispielhafte Versuchsverläufe der Versuche 365 °C (1) (oben links), 365 °C (2) (oben rechts), 
375 °C (1) (unten links) und 375 °C (2) (unten rechts) mit T001, T002 Sumpftemperatur (dick rot), 
T003 Kopftemperatur (dünn grau), T007, T008, Sumpfheizmanschettentemperatur (dünn rot), 
T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur (dünn blau) und W001, W002 Masse Kondensat 
nach Kondensator 1 und 2 (dünn grün). 

 

Die Kondensatmassen steigen bei allen Versuchen stark an und reduzieren zum Versuchs-

ende sichtlich ihre Massenzunahme pro Zeit. Dieser Verlauf zeigt sich ebenfalls bei allen 

Versuchstemperaturen. Für die Vergleichbarkeit der Versuche bei gleicher Temperatur und 

für die Beurteilung der Unterschiede bei ungleichen Versuchstemperaturen, ist die Betrach-

tung der zeitlichen Veränderung der Masse besser geeignet, der Gesamtkondensatmassen-

strom. 

 

3.2.1.2 Kondensat 

 

Der Gesamtkondensatmassenstrom von allen Versuchen über die Versuchszeit ist in Abbil-

dung 11 dargestellt. Die ermittelten Massenströme sind bei ein Temperatur von 360 °C blau, 

bei 365 °C orange, bei 370 °C grün, bei 375 °C violett und bei 380 °C in schwarz. Bei fast 

allen Versuchen bei gleicher Versuchstemperatur stellt sich ein sehr ähnlicher Massenstrom-
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verlauf ein. Lediglich der Versuch 370 °C (2) passt nicht exakt in diese Darstellung. Der 

Massenstrom von Versuch 370 °C (2) ähnelt eher einem Verlauf bei 365 °C. Ob es sich hier-

bei wirklich, um einen abweichenden Massenstromverlauf handelt oder ob es eine Abwei-

chung in der Massenerfassung ist, lässt sich nur im Zusammenhang mit den anderen Ver-

suchsergebnissen ermitteln. Die Gesamtkondensatmassenströme lassen sich bei einheitli-

cher Prozessführung gut reproduzieren. 

Die Massenstromverläufe verfestigt die Vermutung, dass der Anstieg der Heizmanschetten-

temperaturen füllstandbedingt sein kann. Bei den beiden in Abschnitt 3.2.1.1 dargestellten 

Versuchen überschreiten die Versuche ihr Massenstrom Maximum vor dem Anstieg der 

Heizmanschetten. Bei den Versuchen mit 365 °C liegt das Maximum bei ca. 60 Minuten und 

der Temperaturanstieg liegt bei ca. 1,5 Stunden. Bei den Versuchen mit 375 °C liegt das 

Massenstrommaximum bei ca. 20 Minuten und der Temperaturanstieg beginnt ab ca. 45 Mi-

nuten. Bei Beiden Versuchen ist der Füllstand im Reaktor zu den Zeiten der Temperaturan-

stiege der Heizmanschetten beträchtlich gesunken. 

 

 
Abbildung 11:  Kondensatmassenströme über der Versuchszeit von allen durchgeführten Versuchen und Ver-

suchstemperaturen 360 °C (blau), 365°C (orange), 370 °C (grün), 375 °C (violett) und 380 °C 
(schwarz). 

 

Die Versuchs- und die Massenstromverläufe zeigen, dass sich die Batchversuche quantitativ 

in der 4 Liter Versuchsanlage gut reproduzieren lassen. Über die qualitative Reproduzierbar-

keit inklusive der analytischen Messwerte lässt sich über die Massenstromverläufe keine 

Aussage treffen. Die Brennwerte sind von allen Versuchen und Kondensatproben vermessen 
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worden. Die Verläufe aller Brennwerte über die jeweilige Versuchszeit von allen 12 Versu-

chen sind in Abbildung 12 dargestellt. Die Verläufe der einzelnen Versuche lassen sich klar 

nach den einzelnen Temperaturen von 360 °C (blau), 365°C (orange), 370 °C (grün), 375 °C 

(violett) und 380 °C (schwarz) zuordnen. Der schnellste Anstieg des Brennwertes über die 

Versuchszeit ist bei der höchsten Versuchstemperatur von 380 °C und der niedrigsten An-

stieg bei einer Temperatur von 360 °C. Die Brennwerte der Kondensate lassen sich gut re-

produzieren, weisen allerdings eine recht starke Streuung der einzelnen Messwerte auf. Der 

starke Unterschied im Massenstromverslaufs des Versuchs bei 370 °C (2) spiegelt sich nicht 

bei den gemessenen Daten für den Brennwert wieder. Es handelt sich hier wahrscheinlich 

um einen Fehler, der bei der Aufzeichnung der Massen in der Messwerterfassung entstan-

den ist. Der exakte Grund lässt sich nicht identifizieren, da die Versuchsprozedur bei allen 

Versuchen gleich gehalten wurde. 

 

 
Abbildung 12:  Brennwerte in [MJ/kg] über die Versuchszeit der Kondensate aller Versuche bei den Versuchs-

temperaturen 360 °C (blau), 365°C (orange), 370 °C (grün), 375 °C (violett) und 380 °C 
(schwarz). 

 

Von einer guten qualitativen Reproduktion der Versuche kann bei der Betrachtung der Kon-

densatdaten und der Analysenergebnisse ausgegangen werden. 
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3.2.1.3 Sumpf 

 

Wie beim Kondensat lässt sich beim Sumpf schließen, dass ähnliche Versuchsverläufe bei 

den entsprechenden Versuchstemperaturen zu einer guten Reproduktion der Ergebnisse 

führen. Die Versuchsverläufe zu jeweils zwei Versuchen bei den Temperaturen sind in Abbil-

dung 10 dargestellt. Die guten Übereinstimmungen der einzelnen Verläufe bei den Tempera-

turen 365 °C und 375 °C müssen bei der qualitativen Reproduktion der Sumpfphasendaten 

zu guten Ergebnissen führen.  

Bei der Sumpfphase, die aus wahrscheinlich langkettigen, aber definitiv hochsiedenen Koh-

lenwasserstoffen besteht, sind die Möglichkeiten der analytischen Betrachtung etwas einge-

schränkt. Eine z. B. GCMS Untersuchung ist mit der Sumpfphase nicht möglich. Die Be-

stimmung des Brennwertes stellt aber bei der Sumpfphase kein Problem dar. Die ermittelten 

Brennwerte der Sumpfphase aller Versuche bei den Versuchstemperaturen von 360 °C bis 

380 C sind in Abbildung 13 dargestellt. Die gemessenen Brennwertverläufe über die Ver-

suchszeit lassen sich gut der jeweiligen Versuchstemperatur 360 °C (blau), 365°C (orange), 

370 °C (grün), 375 °C (violett) und 380 °C (schwarz) zuordnen. Der stärkste Anstieg des 

Brennwertes über die Versuchszeit ist bei der höchsten Versuchstemperatur von 380 °C und 

der Verlauf mit dem niedrigsten Anstieg bei einer Temperatur von 360 °C. Es zeigt sich wei-

terhin, dass sich die Brennwerte der Sumpfphase besser ermitteln lassen und eine geringere 

Streuung der einzelnen Messwerte aufweisen als die Brennwerte der Kondensatproben. 

Ein Grund, der eine bessere Messung der Sumpfphase ermöglicht, kann der geringe Anteil 

an leicht siedenden Komponenten in der Sumpfphase sein. Leicht siedenden Komponenten, 

die z. B. im Kondensat vorhanden sind erschweren die Reproduktion der Brennwertmes-

sung, da diese nach der Einwaage der Probe kontinuierlich verdunsten. Es gibt weitere 

Randbedingungen, wie diverse Zeiteinflüsse, Lagerzeit, Probenahmezeitraum und Einwaa-

gezeit während der Brennwertmessung und Temperatureinflüsse, wie Temperatur während 

der Probenahme, während der Lagerung und während der Brennwertmessung, die den An-

teil an leichtsiedenden Komponenten verändern und zu Veränderungen bei den einzelnen 

Brennwertmessungen führen können. 
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Abbildung 13: Brennwerte in [MJ/kg] über die Versuchszeit der Sumpfphase aller Versuche bei den Versuchs-

temperaturen 360 °C (blau), 365°C (orange), 370 °C (grün), 375 °C (violett) und 380 °C 
(schwarz). 

 

Aufgrund der dargestellten Datenlage, der Versuchsverläufe, der Kondensat- und Sumpf-

brennwerte ist von einer guten quantitativen und qualitativen Reproduzierbarkeit der Batch-

versuche zur Zersetzung von Rapsöl bei allen Temperaturen auszugehen. 

 

3.2.2 Zeitabhängigkeit 

 

3.2.2.1 Kondensat 

 

Für die bessere Betrachtung des in der Bilanz ausgewiesenen Kondensates über die Ver-

suchszeit bei isothermer Versuchsführung sind Exemplarisch für alle anderen Versuche die 

Versuche bei den Temperaturen von 365 °C und 375°C einzeln in Abbildung 14 dargestellt. 

Es handelt sich bei beiden dargestellten Temperaturen um jeweils drei Versuche bei gleicher 

Versuchstemperatur. 

Zunächst ist ein Anstieg des Massenstroms zu beobachten. Obwohl die Reaktionstempera-

tur erreicht ist, steigt der Massenstrom des Kondensates an bis dieser nach einer gewissen 

Zeit sein Maximum erreicht. Die verzögerte Bildung des Kondensates deutet auf die Bildung 

einer autokatalytisch wirkenden Komponenten oder eine Primärreaktion hin, die erst stattfin-

den muss, um sich an der weiteren Bildung des Kondensates zu beteiligen. Nach Erreichen 
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des Massenstrommaximums nimmt dieser kontinuierlich ab. Bei späten Versuchszeiten 

kommt der Kondensatmassenstrom bei beiden dargestellten Versuchen nahezu zum Erlie-

gen, obwohl noch genügend Sumpfphase für den Versuch im Reaktor vorhanden sein müss-

te. Diese Beobachtung folgt aus den Daten der Versuchsübersicht aus Anhang A3. Im Falle 

des Versuches 365 °C (1) befinden sich nach Versuchsende noch 786,0 g Sumpf und bei 

dem Versuch 375 °C (1) noch 593,0 g Sumpf im Reaktor. Dies ist ein Indiz für eine zuneh-

mende Stabilisierung möglicherweise durch Desoxygenierung und Polymerisation in der 

Sumpfphase mit steigender Versuchszeit.  

 

  

Abbildung 14:  Kondensatmassenströme der Versuche 365 °C (1), 365 °C (2), 365 °C (3) (links) und der Versu-
che 375 °C (1), 375 °C (2), 375 °C (3) (rechts), abgebildet über der jeweiligen Versuchszeit 

 

Die Maxima der Massenströme liegen bei 360 °C und ca. 90 min bei ca. 5 g/min, bei 365 °C 

und ca. 60 min bei ca. 7 g/min, bei 370 °C und ca. 35 min bei ca. 9,5 g/min, bei 375 °C und 

20 min bei ca. 14,75 g/min und bei 380 °C und ca. 10 min bei ca. 20 g/min. Eine Übersicht ist 

in Abbildung 15 dargestellt. 

 



  

Experimentelle Ergebnisse 

 
Seite 57 von 149 

 

 

Abbildung 15:  Darstellung des maximalen Massenstroms unterschiedlicher Reaktionstemperaturen, aufgetragen 
über der Versuchszeit (links) und aufgetragen über die reziproke Versuchszeit in 1/min (rechts). 

 

Der Massenstrom gibt keine Aussage über die Qualität lediglich über die Quantität des Kon-

densates. Für die Beurteilung der Qualität sind z. B. die Brenn- und Heizwerte der jeweiligen 

Kondensatproben geeignet. Für die bessere Betrachtung der Verläufe der Brenn- und Heiz-

werte bei den Kondensatfraktionen sind zwei Versuchstemperaturen exemplarisch für alle 

Versuche in Abbildung 16 dargestellt. Es handelt sich wie bei den Kondensatmassentrömen 

um jeweils drei Versuche bei den Temperaturen von 365 °C und 375 °C. In den weiteren 

Erläuterungen wird nur auf den Brennwert eingegangen, da der sich der Heizwert lediglich 

als eine Parallelverschiebung der Brennwertkurve darstellt. 

 

  

Abbildung 16:  Darstellung des Brenn- und Heizwertverlaufes des Kondensates über die Versuchszeit von den 
Versuchen 365 °C (1), 365°C (2) und 365 °C (3) (links) und den Versuchen 375 °C (1), 375°C (2) 
und 375 °C (3) (rechts). 
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Der Brennwert des Kondensats steigt mit zunehmender Versuchszeit von einem niedrigen 

Niveau mit 39,0 MJ/kg bis 39,5 MJ/kg kontinuierlich an bis auf einen konstanten Wert von 

43,5 MJ/kg bis 44,0 MJ/kg. Ausfällig ist, dass dieser Anstieg erst nach Erreichen des jeweils 

gemessenen Massenstrommaximums signifikant zunimmt. Nach den Brennwertberech-

nungsansätzen aus Abschnitt 2.3 deutet dies auf eine Desoxygenierung oder eine Erhöhung 

des Wasserstoffanteils des Kondensats über die Versuchszeit hin. Ein Wert von 44,0 MJ/kg 

ist für das produzierte Kondensat beachtlich, entspricht aber noch nicht einem Kohlenwas-

serstoff ohne Heteroatome. Es kann somit sein, dass am Ende der Versuche ein z. B. Rest-

saustoffgehalt bleibt der nur schwer entfernt werden kann. 

Für die genauere Beurteilung der Veränderung der Anteile der Elemente über die Versuchs-

zeit helfen die durchgeführten Elementaranalysen der Versuche 365 °C (1) und 375 °C (1). 

Dargestellt sind die Verläufe der Massenanteile von C Kohlenstoff, H Wasserstoff und O 

Sauerstoff in Abbildung 17. Bei beiden Versuchen reduziert sich deutlich der Sauerstoffan-

teil. Dieser sinkt von über 12,3 wt.-% auf 4,7 wt.-% bei dem Versuch 365 °C (1) und von 10,5 

wt.-% bis auf einem Massenanteil von 2,9 wt.-% bei dem Versuch 375 °C (1). Ein Anfangs-

sauerstoffgehalt von über 12 wt.-% ist höher als der Anfangssauerstoffgehalt des Rohstoffs. 

Das deutet darauf hin, dass gerade zu Beginn der Versuche ein Teil der Desoxygenierung, 

der im Reaktor verbleibenden Sumpfphase, über die Ausschleusung von sauerstoffreiche-

rem Kondensat geschieht. 

Der Wasserstoffanteil bleibt über die Versuchszeit annähernd zwischen 12,3 wt.-% und ma-

ximal 13,1 wt.-% konstant. Es ist keine signifikante Erhöhung oder Erniedrigung beim Kon-

densat zu erkennen. Der Kohlenstoffgehalt nimmt unterdessen über die Versuchszeit zu. 

Das Kohlenstoffmassenanteil steigt von 75,3 wt.-% auf über 82,3 wt.-% bei dem Versuch 365 

°C (1) und von 76,4 wt.-% auf über 84,4 wt.-% bei dem Versuchs 375 °C (1). Weitere Hete-

roatome, wie z. B. Stickstoff und Schwefel lassen sich bei den Kondensatproben nicht nach-

weisen. 

Die Steigerung des Brennwertes im Kondensat über die Versuchszeit liegt somit überwie-

gend an der Zunahme des Kohlenstoff-, bzw. der Abnahme des Sauerstoffanteils und nicht 

an einer starken Änderung des Wasserstoffgehaltes. Wie bei den Kondensatmassentrömen 

deuten die Brennwertverläufe und Elementaranalysen auf die Entstehung einer autokataly-

tisch wirkenden Komponente oder eine Primärreaktion für weitere Reaktionen z. B. Des-

oxygenierungsreaktionen an. Der annähernd konstante Endbrennwert geht mit der mögli-

chen Stabilisierung der Sumpfphase einher. 
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Abbildung 17:  Darstellung der Veränderung der Elementarzusammensetzung als w(C), w(H) und w(O) in [wt.-%] 
des Kondensates über die Versuchszeit von den Versuchen 365 °C (1) (links) und 375 °C (1) 
(rechts). 

 

Die Abnahme des Sauerstoffmassenanteils mit zunehmender Versuchszeit lässt sich eben-

falls an den Analysen der Säurezahlen der einzelnen Fraktionen feststellen. Die Säurezahlen 

nehmen bei beiden Versuchen im Kondensat über die Zeit ab. Diese Beobachtung der ab-

nehmenden Säurezahl über die Versuchszeit deckt sich mit Versuchen in [33, S. 1782]. Dort 

wird allerdings erst nach einer Zunahme der Säurezahl eine stetige Abnahme beschrieben. 

Die Verläufe der Säurezahl sind neben der Iodzahl dargestellt in Abbildung 18. Unter der 

Annahme, dass sich der gesamte noch vorhandene Sauerstoff in freien Säuren gebunden 

befindet, lässt sich aus der Säurezahl ein Massenanteil an Sauerstoff für die jeweilige Sub-

stanz errechnen. Dabei entspricht mg KOH einer bestimmten Stoffmenge an KOH und diese 

ist äquivalent zu der Stoffmenge an organischer Säure. Eine organische Säure hingegen hat 

2 mol Sauerstoff pro neutralisierter Säuregruppe. Mit der molaren Masse von Sauerstoff lässt 

sich nun das Verhältnis g Sauerstoff zu g Probe berechnen. Dieses ist der Massenanteil an 

Sauerstoff in der Probe. Die Gegenüberstellung der Sauerstoffmassenanteile aus der Be-

rechnung der Säurezahl und der Elementaranalyse findet sich in Tabelle 8.  
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Abbildung 18:  Darstellung der Veränderung der Säurezahl und der Iodzahl des Kondensates über die Versuchs-
zeit von den Versuchen 365 °C (1) (links) und 375 °C (1) (rechts). 

 

Beim Kondensat korrespondiert der gemessenen Sauerstoffmassenanteil bei beiden gemes-

senen Versuchen bei 365 °C und 375 °C mit dem berechneten Sauerstoffgehalt. Hier ist 

ebenfalls der sinkende Sauerstoffgehalt und der sich daraus ergebene steigende Brennwert 

des Kondensates gut zu erkennen. Der Sauerstoffanteil sinkt von Versuchsbeginn stetig von 

über 10 wt.-% auf unter 4 wt.-%. 

Bei den Iodzahlverläufen aus Abbildung 18 lässt sich keine Veränderung über die Versuchs-

zeit ableiten. Beide dargestellten Versuche habe eine nahezu konstante Iodzahl von ca. 

80 g I2/100 g Kondensat. Dieser Wert liegt unter dem Ausganswert von Rapsöl mit 

111 g I2/100 g Rapsöl. Daher lässt es sich vermuten, dass sich die vorhandenen und durch 

das Cracken und Desoxygenieren gebildeten Doppelbindungen in der Sumpfphase nachwei-

sen lassen. 

 

Tabelle 8:  Gegenüberstellung des berechneten Sauerstoffmassenanteils aus der Säurezahl und des gemesse-
nen Sauerstoffanteils aus der Elementaranalyse der Kondensatproben für die Versuche 365 °C (1) 
und 375 °C (1). 

Bezeichnung 
Versuchszeit 
[hh:mm:ss] 

Säurezahl 
[mg KOH/g] 

Sauerstoffgehalt aus 
der SZ [wt.-%] 

Sauerstoffgehalt aus 
der EA [wt.-%] 

365 °C (1) F5 01:05:00 177,9 10,1 10,4 

365 °C (1) F8 01:50:00 153,3 8,7 8,6 

365 °C (1) F11 02:37:00 115,3 6,6 7,1 

365 °C (1) F14 03:38:00 66,2 3,8 4,7 

 
 

   
375 °C (1) F2 00:15:30 202,8 11,6 10,5 

375 °C (1) F4 00:45:30 168,1 9,6 9,7 

375 °C (1) F6 01:16:00 142,0 8,1 8,2 

375 °C (1) F9 02:02:00 74,5 4,2 5,2 

375 °C (1) F12 03:21:00 30,2 1,7 2,9 
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Eine Reduzierung der freien Carbonsäuren und somit des Sauerstoffmassenanteils im Kon-

densat über die Versuchszeit spiegelt sich ebenfalls in den GCMS Untersuchungen wieder. 

Die GCMS Chromatogramme der Kondensatfraktionen F2, F5, F8, F11, F14 bei 365 °C sind 

dargestellt in Abbildung 19. Eine Auflistung der Hauptkomponenten (Substanzen mit einer 

großen detektierten Fläche) der GCMS Chromatogramme mit dazugehöriger Retentionszeit 

zeigt Tabelle 9. Die detektierten Peaks der Chromatogramme entsprechen unterschiedlichen 

Komponenten und die Fläche kann grob als Konzentration gewertet werden. Eine genaue 

Quantifizierung der Komponenten ist nicht möglich, da keine Kalibration der Konzentration 

der Einzelkomponenten vorhanden ist. Für die grobe Bewertung der Anteile an Komponen-

ten und Schlüsselmolekülen reicht die Betrachtung der Chromatogramme über die detektier-

ten und ausgewerteten Flächen aus. 

In den Chromatogrammen in Abbildung 19 ist klar die homologe Reihe der Alkane und Alke-

ne zu erkennen. Das kürzeste per GCMS nachweisbare Alkan ist das Heptan mit der Ketten-

länge von C7 bei einer Retentionszeit von 6,5 min. Die Alkane und Alkene mit gleicher Ket-

tenlänge bilden in dem Chromatogramm einen zusammenhängenden Dreierpeak. Die Alke-

ne werden größtenteils mit einer endständigen Doppelbindung identifiziert, was nachvoll-

ziehbar ist, da sich diese kürzeren Alkane und Alkene durch das Cracken aus den langketti-

gen Fettsäuren oder Kohlenwasserstoffen gebildet haben. Beim Cracken langer Kohlenwas-

serstoffketten müssen sich, wie in der Literatur beschrieben, endständige Doppelbindungen 

ausbilden. Auffällige Kettenlängen bei den Kohlenwasserstoffen sind die mit einer Kettenlän-

ge von C15 und C17. Die Konzentrationen dieser Kohlenwasserstoffe bleiben über die ge-

samte Versuchszeit hoch. 

Neben der Reihe der Kohlenwasserstoffe ist versetzt die Reihe der Carbonsäuren angeord-

net. Wegen der Polarität der stationären Phase und des polaren Charakters der Car-

boxylgruppe sind die Säuren später als die dazugehörigen Kohlenwasserstoffe nachzuwei-

sen. Es lassen sich eindeutig die Carbonsäuren bis zu einer Kettenlänge von C10 der 

Caprinsäure detektieren. Die Konzentration der Carbonsäuren nimmt zu späteren Versuchs-

zeiten deutlich ab. In der zeitlich späten Fraktion F14 lassen sind kaum noch Säuren nach-

weisbar. Die mit Abstand an stärksten vertretene Säure ist die Caprinsäure (C10) bei einer 

Retentionszeit von 45,3 min. Weiterhin sind die Konzentrationen an Önanthsäure (C7) und 

Caprylsäure (C8) auffällig. Die Abnahme der Konzentration dieser Carbonsäuren lässt sich 

am besten verfolgen und verdeutlicht klar die fortschreitende Desoxygenierung und den sin-
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kenden Sauerstoffmassenanteils und somit den steigenden Brennwert über die Versuchs-

zeit.  

Die vergleichsweise hohen Konzentrationen an C7, C8 und C10 Carbonsäuren im ölhaltigen 

Kondensat, deutet darauf hin, dass eine Ölsäure-Spaltung bevorzugt in alpha- und beta-

Position auf der säurezugewandten Seite der Doppelbindung und in alpha-Position auf der 

säureabgewandten Seite der Doppelbindung stattfindet. Eine Spaltung in beta-Position auf 

der säureabgewandten Seite der Doppelbindung ist offenbar auszuschließen, da sich keine 

C11 Säure nachweisen lässt. Das Ergebnis bestätigt Angaben in Veröffentlichungen für eine 

alpha-Spaltung ([32, S. 1023]) und für eine beta-Spaltung ([33, S. 1781], [26, S. 18]) an der 

Doppelbindung der Ölsäure. 

 

 
Abbildung 19:  Darstellung der GCMS Chromatogramme von dem Versuch 365 °C (1). Dargestellt sind die Kon-

densatproben F2, F5, F8, F11 und F14 mit aufsteigender Versuchszeit von oben nach unten. 

 

In den Chromatogrammen sind ebenfalls Kettenlängen nachzuweisen, die länger sind als die 

längste vorhandene Fettsäure im Rapsöl. Dieses weist neben der thermischen Stabilisierung 

der Sumpfphase darauf hin, dass neben Crackreaktionen ebenfalls Polymerisationsreaktio-

nen stattfinden. Polymerisations- und Crackreaktionen scheinen bei diesen Versuchstempe-

raturen parallel zueinander abzulaufen. 
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Ein weiteres Beispiel für eine mögliche Kettenverlängerung ist die in der Literatur diskutierte 

Bildung von C26 Molekülen. Kohlenwasserstoffe mit der Kettenlänge von C26 sind gerade in 

den zeitlich „jüngeren“ Fraktionen in leicht erhöhter Konzentration nachzuweisen. Im späte-

ren Versuchsverlauf scheinen diese aber weniger gebildet oder schneller abgebaut zu wer-

den. Die Reaktionswege für die Bildung von C26 über die beta- oder alpha-Spaltung an der 

Doppelbindung der Ölsäure sind die Reaktionswege, die in den Veröffentlichungen von 

Gupta [32, S. 475] und Newar [26, S. 18] diskutiert werden.  

 

Tabelle 9:  Liste der Hauptkomponenten der GCMS Analysen sortiert nach der Retentionszeit [min] mit der Be-
zeichnung und der Kohlenstoffkettenlänge 

Nr. 
Retentionszeit 
RT [min] 

Bezeichnung Kettenlänge  

1 6,5 Heptan, Hepten C7 

2 8,6 Essigsäure C2 Säure 

3 9,6 Octan, Octen C8 

4 12,9 Propionsäure C3 Säure 

5 14,1 Nonan, Nonen C9 

6 15,4 Pyrrol C4H5N 

7 17,5 Buttersäure C4 Säure 

8 19,3 Decan, Decen C10 

9 22,5 Valeriansäure C5 Säure 

10 24,7 Undecan, Undecen C11 

11 27,5 Capronsäure C6 Säure 

12 29,8 Dodecan, dodecen C12 

13 32,5 Önanthsäure C7 Säure 

14 34,1 Tridecan, Tridecen C13 

15 36,7 Caprylsäure C8 Säure 

16 38,6 Tetradecan, Tetradecen C14 

17 40,8 Perlargonsäure C9 Säure 

18 42,9 Pentadecan, Pentadecen C15 

19 45,3 Caprinsäure C10 Säure 

20 46,7 Hexadecan, Hexadecen C16 

21 50,5 Heptadecan, Heptadecen C17 

22 54,0 Octadecan, Octadecen C18 

23 57,5 Nonadecan, Nonadecen C19 

24 60,7 Eicosan, Eicosen C20 

25 64,2 Henicosan, Heneicosen C21 

26 67,2 Docosan, Docosen C22 

27 69,7 Tricosan, Tricosen C23 

28 70,2 Fluoranthen STD 

29 72,6 Tetracosan, Tetracosen C24 

30 75,1 Pentacosan, Pentacosen C25 

31 77,6 Hexacosan, Hexacosen C26 
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Neben den Fettsäuren und Alkanen und Alkenen ist noch eine weitere Komponente interes-

sant. Es lässt sich noch Pyrrol nachweisen. Diese stickstoffhaltige Komponente kann gut das 

Farbverhalten der Kondensatproben erklären. Das entstehende Kondensat hat nach dem 

Auffangen aus dem Kondensator eine leichte Gelbfärbung. Nach anhaltendem Kontakt mit 

Luftsauerstoff ändert sich die Farbe zu einer Braunfärbung. Solch ein Verhalten ließe sich 

mit der Oxidation von Pyrrol erklären.  

 

3.2.2.2 Sumpf 

 

Der Sumpf zeigt bei der zeitlichen Betrachtung der Brennwerte ein ähnliches Verhalten, wie 

das zuvor diskutierte Kondensat. Die Darstellungen zweier Brennwertverläufe bei den Ver-

suchstemperaturen 365 °C und 375 °C mit jeweils drei Versuchen sind in Abbildung 20 zu 

sehen. Wie beim Kondensat entwickelt sich die Erhöhung des Brennwertes über eine Verzö-

gerung zu Beginn der Versuche, die mit dem Massenstrommaximum bei den Kondensaten 

einhergeht. Der Brennwert steigt von ca. 39,5 MJ/kg zu einem konstanten Wert von knapp 

über 43 MJ/kg. Der Unterschied von Start- und Endbrennwert ist hier ähnlich ausgeprägt wie 

beim Kondensat. Die Sumpfbrennwertverläufe weisen somit dieselben Tendenzen wie das 

Kondensat auf. Das Kondensat muss bei der jeweiligen Versuchszeit aus dem zu dieser Zeit 

vorhandenem Sumpf entstehen und bildet ebenfalls die fortlaufende Desoxygenierung ab. 

 

  

Abbildung 20: Darstellung des Brenn- und Heizwertverlaufes der Sumpfphase über die Versuchszeit von den 
Versuchen 365 °C (1), 365°C (2) und 365 °C (3) (links) und den Versuchen 375 °C (1), 375°C (2) 
und 375 °C (3) (rechts). 
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Obwohl die Brennwerte von Kondensat und Sumpfphase über die Versuchszeit ähnlich ver-

laufen gibt es leichte Unterschiede in der Elementarzusammensetzung. Die gemessene 

Elementarzusammensetzung der Sumpfphase von den Versuchen 365 °C (1) und 375 °C (2) 

sind dargestellt in Abbildung 21. Das Niveau des Wasserstoffmassenanteils ist wie bei den 

Kondensaten über die Versuchszeit konstant, aber mit einem Wert von knapp 12 wt.-% beim 

Sumpf leicht unter dem Wert von bis zu 13 wt.-% bei den Kondensaten. Dass sich trotzdem 

kein wesentlicher Unterschied von den Sumpfbrennwerten zu den Kondensatbrennwerten 

ergibt, ergibt sich beim direkten Vergleich der unterschiedlichen Sauerstoffmassenanteile. 

Bei den Sumpfproben ist zwar der Wasserstoffmassenanteil im Verlauf geringer als der der 

Kondensate, allerdings wird das durch einen geringeren Sauerstoffgehalt bei gleicher Ver-

suchszeit kompensiert. Der Startsauerstoffgehalt in der Sumpfphase liegt in Anlehnung an 

das Ausgangsmaterial, dem Pflanzenöl, bei ca. 11 wt.-%. Das Kondensat hat hingegen zu 

Beginn der Versuche einen Sauerstoffgehalt von bis zu 13 wt.-%. Durch die veränderten 

Werte von Wasserstoff- und Sauerstoffmassenanteil zwischen Sumpf und Kondensat ist der 

Kohlenstoffmassenanteil ebenfalls leicht verändert und liegt im Sumpf etwas höher als bei 

den Kondensaten bei vergleichbarer Versuchszeit. Dieser führt ebenfalls zu einer leichten 

Kompensation des im Schnitt etwas geringeren Wasserstoffmassenanteils in der Sumpfpha-

se. 

 

  

Abbildung 21:  Darstellung der Veränderung der Elementarzusammensetzung als w(C), w(H) und w(O) in [wt.-%] 
der Sumpfphase über die Versuchszeit von den Versuchen 365 °C (1) (links) und 375 °C (1) 
(rechts). 

 

Die Abnahme des Sauerstoffmassenanteils über die Versuchszeit in der Sumpfphase lässt 

sich nicht wie beim Kondensat über die Bestimmung der Säurezahl abbilden. Die Verläufe 

der Säurezahlen von den Versuchen 365 °C (1) und 375 °C (2) über die Versuchszeit in der 
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Sumpfphase sind dargestellt in Abbildung 22. Der Sauerstoffgehalt aus der Elementaranaly-

se nimmt über die Versuchszeit kontinuierliche ab, während die Säurezahlen ansteigen und 

im erst späteren Versuchsverlauf sinken. Die ermittelten Sauerstoffmassenanteile aus der 

Säurezahl und der Elementaranalyse sind in Tabelle 10 gegenübergestellt. Der errechnete 

Sauerstoffmassenanteile aus der Säurezahl liegt ausnahmslos unter den ermittelten Sauer-

stoffmassenanteilen aus den Elementaranalysen. Das erklärt, warum die Säurezahlen nie 

das Niveau der gemessenen Säurezahlen von den Kondensaten erreicht und weist darauf 

hin, dass der Sauerstoff im Sumpf nicht ausschließlich in Form freier Fettsäuren vorliegt. 

Weiterhin scheint es, als wenn sich zu Beginn erst die freien Fettsäuren bilden, bevor der 

Sauerstoffabbau in der Säurezahl sichtbar wird. Das ist ein weiterer Hinweis, dass der zu 

Beginn ansteigende Massenstrom im Kondensat und die anfängliche Verzögerung der Des-

oxygenierung, die sich in den Brennwerten wiederspiegelt durch die anscheinend notwenige 

Bildung freier Fettsäuren oder die Bildung einer autokatalytischen Komponente entsteht. 

Somit ist, wie bei Chang und Wan [24, S. 1543] formuliert, die Esterpyrolyse eine notwendige 

Reaktion für die Beschleunigung weiterer Desoxygenierungsreaktionen. 

Diese Erkenntnis ist ebenfalls eine Erklärung für die Messungen bei Schwab [33, S. 1782]. 

Allerdings wurde hier beim Kondensat festgestellt, dass die Säurezahl erst ansteigt und dann 

weiter sinkt. Es kann somit sein, dass bei den von Schwab durchgeführten Versuchen im 

Gegensatz zu den hier durchgeführten Versuchen nicht aller Sauerstoff im Kondensat in 

freien Fettsären vorliegt und somit die Esterpyrolyse unvollständig abgelaufen ist. 

 

  

Abbildung 22:  Darstellung der Veränderung der Säurezahl und der Iodzahl der Sumpfphase über die Versuchs-
zeit von den Versuchen 365 °C (1) (links) und 375 °C (1) (rechts). 
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Tabelle 10:  Gegenüberstellung des berechneten Sauerstoffmassenanteils aus der Säurezahl und des gemesse-
nen Sauerstoffanteils aus der Elementaranalyse der Sumpfproben für die Versuche 365 °C (1) und 
375 °C (1). 

Bezeichnung Versuchszeit 
[hh:mm:ss] 

Säurezahl 
[mg KOH/g] 

Sauerstoffgehalt aus 
der SZ [wt.-%] 

Sauerstoffg ehalt aus 
der EA [wt.-%] 

365 °C (1) S2 00:15:00 39,4 2,2 10,5 

365 °C (1) S4 00:45:00 53,3 3,0 9,9 

365 °C (1) S7 01:17:00 53,9 3,1 8,7 

365 °C (1) S10 02:00:00 47,0 2,7 6,9 

365 °C (1) S13 03:00:00 47,2 2,7 4,7 

 
 

   
375 °C (1) S1 00:00:00 27,5 1,6 10,8 

375 °C (1) S3 00:30:00 43,3 2,5 9,6 

375 °C (1) S6 01:00:00 45,0 2,6 7,3 

375 °C (1) S8 01:30:00 36,1 2,1 5,7 

375 °C (1) S10 02:00:00 24,6 1,4 4,2 

 

Die neben der Säurezahl in Abbildung 22 dargestellten Verläufe der Iodzahl bei den Ver-

suchstemperaturen 365 °C (1) und 375 °C (1) sind wie bei den Kondensaten über die Ver-

suchszeit auf annähernd konstantem Niveau. Bei kritischer Betrachtung nehmen die Iodzah-

len leicht ab. Zu Beginn der Versuche liegt der Wert bei ca. 95 g I2/100 g Sumpf und sinkt 

über die Zeit auf einen Wert von ca. 85 g I2/100 g Sumpf. Diese Iodzahlen sind höher als die 

Iodzahlen der bei vergleichbarer Zeit gemessenen Kondensate. Im Vergleich zum Ausgangs-

rohstoff mit 111 I2/100 g Rapsöl in Verbindung mit den Werten der Kondensate sind diese 

unter Berücksichtigung der eindeutig stattfindenden Crackvorgänge zu gering. Das Crack-

vorgänge stattfinden, ist den GCMS Untersuchungen der Kondensate zu entnehmen. Es bil-

den sich Alkene mit endständigen Doppelbindungen, die kürzere Kettenlängen, als die der 

im Rapsöl vorhandenen Fettsäuren aufweisen. Die Doppelbindungen der Fettsäuren und die 

erstandenen Doppelbindungen müssen sich in einer der beiden Phasen nachweisen lassen. 

Die Iodzahlen von Kondensat- und Sumpfphase liegen allerdings unter dem Wert des Aus-

gangsstoffs. Es ist zusätzlich keine Erhöhung der Iodzahlen mit vorlaufender Versuchszeit in 

einer der beiden Phasen zu erkennen. Bei der Betrachtung dieser Ergebnisse ist es daher 

wahrscheinlich das Doppelbindungen entstehen, die sich der Bestimmung durch die Iodzahl 

entziehen. Aromatische Strukturen lassen sich nicht durch die Bestimmung der Iodzahl 

nachweisen. In Verbindung mit der kontinuierlichen Abnahme des H/C-Verhältnisses im 

Sumpf über die Zeit scheint sich diese Annahme zu bestätigen. 

Die fortschreitende Aromatisierung der Sumpfphase kann nach diesen Versuchszeiten noch 

nicht eindeutig durch die Bildung von z. B. Kohle bestätigt werden. Bei der Stichprobenarti-
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gen Extraktion einiger finalen Sumpfproben mit Hexan kann keine Kohle nachgewiesen wer-

den. Es könnte dennoch sein, dass sich aromatische Strukturen ausbilden, die sich nach 

dieser Versuchszeit noch mit Hexan extrahieren lassen und somit nicht erfasst werden kön-

nen. 

 

Tabelle 11: Die dynamische Viskosität bei 40 °C der finalen Sumpfproben von den Versuchen 360 °C (1), 365 °C 
(1), 370 °C (1), 375 °C (1) und 380 °C (1). 

Bezeichnung 
Versuchszeit  
[hh:mm:ss] 

Dyn. Viskosität bei 
40 °C [Pas] 

360 °C (1) S16 08:45:00 3,5 
365 °C (1) S16 04:34:00 3,4 
370 °C (1) S15 04:00:00 4,4 
375 °C (1) S14 03:45:00 4,6 
380 °C (1) S16 04:00:00 6,3 

 

Neben der Bildung von aromatischen Strukturen geben die Viskositäten der finalen Sumpf-

proben einem weiteren Hinweis auf die zunehmende Polymerisation der Sumpfphase mit 

zunehmender Versuchszeit. Diese sind bei 40°C gemessen und in Tabelle 11 dargestellt. 

Die Viskositäten der Sümpfe zum Ende der Versuche sind wesentlich höher als die Aus-

gangsviskosität des Rohstoffes. Mit den vorhandenen Daten beträgt die dynamische Viskosi-

tät des Rohstoffes 3,14*10-2 Pas. Unter Einbeziehung der zunehmenden thermischen Stabi-

lisierung des Sumpfes und dem Nachweis von langkettigen Molekülen im Kondensat ist klar 

von einer Kettenverlängerung der Moleküle im Sumpf auszugehen. 

 

3.2.3 Temperaturabhängigkeit 

 

Die zeitlichen Veränderungen der Kondensat- und der Sumpfphase zeigen klare Tendenzen, 

z. B. durch Desoxygeneriung, Aromatisierung und Polymerisation. Ob sich bei der Betrach-

tung der verschiedenen Versuchstemperaturen Änderungen in Reaktionen ergeben ist Inhalt 

des folgenden Abschnitts dieser Arbeit. 
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3.2.3.1 Kondensat 

 

Bei der Betrachtung der Bilanzen (Anhang A3) bei unterschiedlichen Temperaturen sind die 

Ausbeuten des ölhaltigen Kondensats bei allen Temperaturen in einer ähnlichen Größenord-

nung. Diese liegen je nach Versuchsdauer und Versuchstemperatur zwischen 46,6 wt.-% 

und 61,8 wt.-%. Die Massenanteile des entstandenen Kondensatwassers mit 1,2 wt.-% bis 

1,9 wt.-% und die der verbleibende Sumpfmenge mit 30,0 wt.-% bis 43,4 wt.-% weisen keine 

weiteren Besonderheiten oder Tendenzen auf. Die als Differenz bestimmten Gas- und sons-

tigen Verluste streuen mit 2,7 wt.-% bis 15,2 wt.-% deutlich stärker als die Massenanteile der 

anderen Bilanzanteile. Diese Verluste beinhalten in dieser Differenz alle Ungenauigkeiten 

der einzeln bestimmten Massenanteile von ölhaltigem Kondensat, wässrigem Kondensat und 

restlichem Sumpf und entstandene Fehler können sich dort ggf. summieren. 

Bei der genauen Analyse der Ausbeuten des ölhaltigen Kondensates bei unterschiedlicher 

Versuchstemperatur fällt auf, dass diese eine Abhängigkeit aufweisen. Die Darstellung der 

Ausbeuten an Kondensat über die Versuchszeit bei allen Versuchstemperaturen von 360 °C, 

365 °C, 370 °C, 375 °C und 380 °C sind in Abbildung 23 dargestellt. Die dargestellte Aus-

beute berechnet sich aus der Gesamtmasse des während des Versuches aufgefangenen 

Kondensates und der während der Versuche gezogenen Kondensatproben. Die Ausbeute an 

Kondensat steigt mit zunehmender Versuchstemperatur. Es gibt allerdings einige Ausreißer 

in dieser Betrachtung. Der Versuch 360 °C (1) hat eine Endausbeute, der auf dem Niveau 

der 365 °C Versuche liegt. Bei den 375 °C und 380 °C Versuchen gibt es jeweils einen Ver-

such, der eher eine Endausbeute auf dem Niveau der jeweils anderen Versuchstemperatur 

aufweist. Die Verläufe der Ausbeuten liegen bei hohen Temperaturen dichter zusammen als 

die bei den geringeren Versuchstemperaturen, so dass sich kleinere Fehler bei der Ausbeu-

teberechnung stärker bemerkbar machen. 

Logischerweise ist wie bei dem Massenstromverläufen (Abbildung 11) deutlich zu erkennen, 

dass die maximale Kondensatproduktion nicht zu Beginn, sondern erst nach einer gewissen 

Zeit eintritt. Der Wendepunkt ist die Zeit, bei der im vorigen Abschnitt der maximale Massen-

strom errechnet wurde. Dargestellt ist diese Zeit in Abbildung 15. Dass der Wendepunkt des 

Ausbeuteverlaufs bzw. des maximalen Kondensatmassenstroms etwas nach dem Erreichen 

der Versuchstemperatur auftritt ist bei allen Versuchstemperaturen zu beobachten. Nur die 

Steigung des Wendepunktes der Kondesatausbeute bzw. das Maximum des Kondensat-

massenstroms nimmt mit steigender Versuchstemperatur aufgrund der erhöhten Reaktions-

geschwindigkeit zu.  
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Abbildung 23:  Kondensatausbeute aller 12 Versuche über die Versuchszeit bei den Versuchstemperaturen von 

360 °C, 365 °C, 370 °C, 375 °C und 380 °C. 

 

Die Kondensatbrennwerte bei unterschiedlichen Temperaturen zeigen alle einen Anstieg 

nach einer bestimmten Versuchszeit. Diese Zeit korrespondiert mit der des Massenstrom-

maximums und verkürzt mit zunehmender Temperatur und Reaktionsgeschwindigkeit. Die 

Brennwertverläufe aller Versuche bei allen Versuchstemperaturen sind dargestellt in Abbil-

dung 12.  

Der sich ergebene Endbrennwert ist bei allen Versuchstemperaturen nahezu identisch. Der 

Anfangsbrennwert bei den Kondensaten nimmt leicht zu mit steigender Versuchstemperatur. 

Dieser steigt von einem Wert von 38,8 MJ/kg bei 360 °C auf einen Wert von 39,8 MJ/kg bei 

380 °C. Der steigende Anfangsbrennwert bei den Kondensaten mit zunehmender Versuchs-

temperatur ist bei einer späteren kinetischen Modellierung zu berücksichtigen. 

Die beobachtete Änderung des Anfangsbrennwertes deckt sich mit den durchgeführten Ele-

mentaranalysen. Diese sind dargestellt in Abbildung 17. Der nachgewiesene Sauerstoffmas-

sengehalt sinkt im Kondensat zu Beginn der Versuche leicht mit steigender Versuchstempe-

ratur, was zu einer Erhöhung des Brennwertes führt. Das anfängliche H/C-Verhältnis sinkt 

mit steigender Versuchstemperatur, was zu einer Senkung des Anfangsbrennwertes führen 

muss. Es zeigt sich, dass die Desoxygenierung die Reduktion des H/C-Verhältnissen über-

kompensiert und zu einer Erhöhung des Brennwertes führt. 
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Die Reduktion des Sauerstoffmassenanteils mit steigender Versuchstemperatur spiegelt sich 

ebenfalls in den gemessenen Säurezahlen wieder. Der Säurezahlverlauf im Kondensat von 

den Versuchen 365 °C (1) und 376 °C (2) ist in Abbildung 18 dargestellt. Bei 365 °C (1) ist 

nicht wie bei 375 °C (1) eine Kondensatprobe zu Beginn des Versuches vorhanden. Aber bei 

genauer Betrachtung und Extrapolation des Säurezahlverlaufes zu Beginn von 365 °C (1) ist 

eine Reduktion des Sauerstoffmassenanteils mit steigender Versuchstemperatur zu erken-

nen. 

Die Jodzahl von den Versuchen 365 °C (1) und 375 °C (1), dargestellt in Abbildung 18, ver-

ändert sich nicht mit steigender Versuchstemperatur. Die Anzahl der nachgewiesenen Dop-

pelbindungen befindet sich bei beiden Versuchstemperaturen auf gleichem und gleichblei-

bendem Niveau. Wie im vorigen Abschnitt erläutert lässt sich mit der konstanten Jodzahl 

nicht die Änderung des H/C-Verhältnissen erklären. 

Zur Beurteilung, ob sich mit der Versuchstemperatur Änderungen an den Reaktionsmecha-

nismen ereignen, sind im Folgenden Kondensatfraktionen mit ähnlichem Brennwert betrach-

tet. Es handelt sich um die Kondensatfraktionen 360 °C (1) F7, 365 °C (1) F11, 370 °C (1) 

F8, 375 °C (1) F6 und 380 °C (1) F7. Die ersten drei Fraktionen haben einen Brennwert um 

die 41,5 MJ/kg und die letzten Beiden einen Brennwert von ca. 41 MJ/kg. Die genauen Ver-

suchszeiten und die Elementarzusammensetzungen dieser Fraktionen sind in Tabelle 12 

dargestellt. Die Fraktionen bei den Temperaturen 360 °C, 365 °C und 370 °C mit einem 

Brennwert von ca. 41,5 MJ/kg haben alle eine ähnliche Elementarzusammensetzung.  

Der Kohlenstoffmassenanteil liegt bei ca. 80 wt.-%, der Wasserstoffmassenanteil bei ca. 12,8 

wt.-% und der Sauerstoffmassenenteil bei ca. 7,2 wt.-%. Bei den Fraktionen mit einem 

Brennwert von 41 MJ/kg sind ebenfalls keine Auffälligkeiten in der Elementarzusammenset-

zung zu erkennen. Wie der Brennwert zeigt, ist der Sauerstoffmassenanteil mit ca. 8,5 wt.-% 

bei beiden Fraktionen auf ähnlichem Niveau und höher als bei den Fraktionen mit dem höhe-

ren Brennwert. Die Fraktionen mit dem niedrigeren Brennwert liegen beim Kohlenstoffmas-

senanteil mit ca. 79 wt.-% und beim Wasserstoffmassenenteil mit ca. 12,5 wt.-% in ver-

gleichbaren Größenordnungen. Bei einer ähnlichen Elementarzusammensetzung mit einem 

entsprechenden Brennwert ist von keiner Veränderung der Reaktionswege bei unterschiedli-

cher Versuchstemperatur auszugehen.  
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Tabelle 12:  Aufstellung der analysierten Fraktionen mit ähnlichem Brennwert aus den Versuchen 360°C (1), 
365°C (1), 370°C (1), 375°C (1) und 380°C (1) mit Versuchszeit und Elementarzusammensetzung. 

Bezeichnung 
Versuchszeit 
[hh:mm:ss] 

Brennwert 
[MJ/kg] 

w(C)  
[wt.-%] 

w(H)  
[wt.-%] 

w(O)  
[wt.-%] 

360 °C (1) F7 3:30:00 41,5 79,8 12,7 7,4 
365 °C (1) F11 2:37:00 41,7 80,0 12,9 7,1 
370 °C (1) F8 2:01:30 41,5 80,0 12,7 7,3 
375 °C (1) F6 1:16:00 40,8 79,2 12,6 8,2 
380 °C (1) F7 1:06:00 41,0 78,8 12,5 8,7 

 

Dass bei der Betrachtung der Elementarzusammensetzung von keinem veränderten Reakti-

onsmechanismus mit steigender Versuchstemperatur auszugehen ist, zeigt sich unterstüt-

zend in den GCMS Analysen dieser Fraktionen. Die GCMS Chromatogramme der Fraktio-

nen 360°C (1) F7, 365°C (1) F11, 370°C (1) F8, 375°C (1) F6 und 380°C (1) F7 sind in Ab-

bildung 24 dargestellt. Eine Auflistung der wichtigen Komponenten mit dazugehöriger Re-

tentionszeit ist dargestellt in Tabelle 9.  

 

 
Abbildung 24:  Darstellung der GCMS Chromatogramme von den Kondensatproben 360 °C (1) F7 (oben), 365 

°C (1) F11, 370 °C (1) F8, 375 °C (1) F6 und 380 °C (1) F7 (unten) mit einem Brennwert um die 
41 MJ/kg aus Tabelle 12. 
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Die GCMS Chromatogramme der Kondensatproben zeigen ein typisches Bild der Zusam-

mensetzung der Komponenten für eine Fraktion bei mittlerer Versuchszeit bei der jeweiligen 

Versuchstemperatur. Die aliphatische Reihe der Kohlenwasserstoffe ist zu erkennen und es 

sind versetzt die Carbonsäuren nachzuweisen. Wie bei den zeitlichen Betrachtungen der 

GCMS Analysen ist die Caprinsäure mit einer Kettenlänge von C10 deutlich zu detektieren. 

Die beiden Kohlenwasserstoffe Pentadecan und Heptadecan sind in höheren Konzentratio-

nen als die weiteren Kohlenwasserstoffe nachzuweisen. Diese beiden Komponenten sind 

eindeutig aus den in der Literatur beschriebenen Decarbonylierungs- und Decarboxylie-

rungsreaktionen entstanden. Eine leicht höhere Konzentration bei Kettenlängen über C20 

zeigt sich bei C26 Hexacosan, dessen Entstehung in Literatur über unterschiedliche Reakti-

onswege diskutiert wird. Bis auf leichte Abweichungen bei den leichtsiedenen Komponenten 

sind wie bei der Betrachtung der Elementarzusammensetzung keine gravierenden Unter-

schied zu erkennen. Die Abweichungen bei den Leichtsiedern bei den einzelnen Kondensat-

proben, lassen sich leicht mit der Behandlung der Proben erklären. Es ist nicht immer zu ge-

währleisten, dass sich z. B. identische Abfüllzeiten und Lagerzeiten bis zur Durchführung der 

Analyse ergeben. In diesen Vorgängen ist es möglich das Leichtsieder aus der Probe ent-

weichen. Die Lagerung im Kühlschrank oder in der Tiefkühlung bei den Kondensatproben ist 

leider keine Lösungsoption, da Bestandteile des Kondensats bei diesen Temperaturen be-

reits auskristallisieren.  

 

3.2.3.2 Sumpf 

 

Wie bei den Kondensaten ist die Reaktionsgeschwindigkeit mit steigender Versuchstempera-

tur beschleunigt. Der Anstieg von einem Anfangsbrennwert zu einem Endbrennwert vollzieht 

sich mit steigender Temperatur schneller. Die Brennwerte der Sumpfphase sind dargestellt in 

Abbildung 13 und für die am besten analysierten Versuche 365 °C (1) und 375 °C (1) in Ab-

bildung 20. Im Gegensatz zu den Kondensaten gibt es keine sichtliche Veränderung der 

Startbrennwerte mit der Versuchstemperatur. Es ergeben sich vielmehr ein konstanter An-

fangsbrennwert von ca. 39,5 MJ/kg und ein konstanter Endbrennwert von 43,5 MJ/kg bei 

allen Versuchstemperaturen. 

Die Unabhängigkeit von der grundlegenden Änderung des Start- und des Endbrennwertes 

und die Beschleunigung der Reaktion mit steigender Temperatur zeigt sich bei den Elemen-

taranalysen der Versuche 365 °C (1) und 375 °C (1) in Abbildung 21. Die Desoxygeneriung 
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wirkt deutlich beschleunigt mit steigender Versuchstemperatur. Die Startzusammensetzung 

zu Beginn der Versuche ist mit 77 wt.-% Kohlenstoff, 12 wt.-% Wasserstoff und 11 wt.-% 

Sauerstoff identisch. Auch die Zusammensetzung zum Ende der Versuche mit 86 wt.-% Koh-

lenstoff, 12 wt.-% Wasserstoff und 2 wt.-% Sauerstoff deutlich ähnlich bei beiden Versuchs-

temperaturen. 

Bei der ansteigenden und im späteren Versuchsbetrieb wieder fallenden Säurezahl zeigt sich 

in Abbildung 22 bei geringeren Temperaturen im Sumpf ein leicht höheres Säurezahlmaxi-

mum. Das Säurezahl Maximum liegt bei dem Versuche mit 365 °C bei ca. 54 mg KOH/ g 

Sumpf und bei dem Versuch mit 375 °C bei ca. 45 mg KOH/ g Sumpf. Wie schon festgestellt 

spiegelt das nicht den Sauerstoffgehalt in der Sumpfphase wieder, da nicht der gesamte 

Sauerstoff ausschließlich in freien Fettsäuren vorliegt, die von der Säurezahl erfasst werden 

können. Die zeitliche Lage des Säurezahl Maximums ist hingegen interessanter. Wie zu er-

warten liegt das Maximum an freien Fettsäuren bei dem Versuch mit 375 °C früher als bei 

dem Versuch mit 365 °C. Die Bildung von freien Fettsäuren ist wie die Desoxygenierung 

durch die Erhöhung der Reaktionstemperatur beschleunigt. Aber es scheint als ob sich die 

Desoxygenierung stärker durch die Temperaturerhöhung beeinflussen lässt als die Bildung 

freier Fettsäuren, was zu einer niedrigeren Säurezahl führt. Das bestätigt sich bei der Be-

trachtung des Brennwertes zur Zeit des Säurezahl Maximums, hier ist dieser Wert bei ca. 40 

MJ/kg bei 365 °C und bei 375 °C bei ca. 41 MJ/kg.  

Bei der Betrachtung der Jodzahl in Abbildung 22 ist keine Auffälligkeit bei unterschiedlichen 

Versuchstemperaturen zu erkennen. Der Wert sinkt leicht bei beiden Temperaturen von ca. 

95 mg I2/ 100 g Sumpf kontinuierlich mit zunehmender Versuchstemperatur und zeigt keine 

Auffälligkeiten. Die Jodzahl liegt allerdings bei allen Versuchstemperaturen unter dem Wert 

des Rohstoffes mi 111 mg I2/ 100 g Rapsöl. 

Zur Beurteilung, ob unterschiedliche Reaktionsmechanismen bei unterschiedlichen Reakti-

onstemperaturen unterschiedlich stark beeinflusst werden ist die Betrachtung von Sumpfpro-

ben mit ähnlichem Brennwert bei unterschiedlichen Versuchstemperaturen sinnvoll. Der 

Sauerstoffgehalt der Sumpfproben mit ähnlichem Brennwert bei unterschiedlichen Versuchs-

temperaturen steigt kontinuierlich. Bei den Elementaranalysen bis 370 °C sinkt zusätzlich der 

Wasserstoffgehalt. Mit diesem Zusammenhang lässt sich kein konstanter Brennwert erklä-

ren. Mit der Berechnungsformel 2.20 für den Brennwert aus der Elementarzusammenset-

zung von Boie (allgemein) ergibt sich bei dieser Elementarzusammensetzung ein kontinuier-

lich sinkender Brennwert  von 42,4 MJ/kg über 41,4 MJ/kg zu 41,0 kJ/kg. Hier müssen sich 

bei dem Vergleich der beiden Analysen leichte Messungenauigkeiten addieren. Unter Einbe-
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ziehung der Daten von den Proben bei den Temperaturen 375 °C und 380 °C lässt sich eine 

Tendenz mit unterschiedlicher Versuchstemperatur erkennen. Diese beiden Proben weisen 

wie bei den Kondensaten keinen Unterschied zwischen den Versuchstemperaturen auf, aber 

einen deutlichen Unterschied zu den Proben von 360 °C, 365 °C und 375 °C. Die Berech-

nung des Brennwertes aus der Elementarzusammensetzung passt mit 41,1 MJ/kg und 

41,2 MJ/kg sehr gut zu den gemessenen Brennwerten.  

 

Tabelle 13:  Aufstellung der analysierten Sumpfproben mit ähnlichem Brennwert aus den Versuchen 360 °C (1), 
365 °C (1), 370 °C (1), 375 °C (1) und 380 °C (1) mit Versuchszeit und Elementarzusammensetzung. 

Bezeichnung 
Versuchszeit 
[hh:mm:ss] 

Brennwert 
[MJ/kg] 

w(C)  
[wt.-%] 

w(H)  
[wt.-%] 

w(O)  
[wt.-%] 

360 °C (1) S7 3:00:00 41,4 81,3 12,7 6,3 

365 °C (1) S10 2:00:00 41,4 81,1 12,0 6,9 

370 °C (1) S9  1:42:00 41,4 81,3 11,6 7,1 

375 °C (1) S6 1:00:00 41,2 80,7 12,0 7,3 

380 °C (1) S6 0:50:00 41,2 80,8 11,9 7,3 

 

Mit einiger Vorsicht lassen sich unter Berücksichtigung der vorhandenen Daten einige Zu-

sammenhänge ableiten. Es könnte sein, dass sich die Desoxygenierung nicht mit gleichem 

Maß wie das Cracken mit steigender Reaktionstemperatur beschleunigen lässt. Das zeigt 

sich in einem steigenden Sauerstoffgehalt und einem eher sinkendem H/C-Verhältnis in den 

Proben der Sumpfphase mit ähnlichem Brennwert. Das passt zu der Beobachtung des stei-

genden Startbrennwertes bei den Kondensaten mit steigender Versuchstemperatur. Gerade 

zu Beginn der Versuche scheinen sich vermehrt Kettenlängen durch steigende Versuchs-

temperatur thermisch kürzen zu lassen, die dann den Reaktor über das Dampfrohr als Kon-

densat verlassen. Diese Interpretation passt allerdings nicht zu der vorherigen Aussage, 

dass sich an der Elementarzusammensetzung des Kondensats kein Einfluss der Reaktions-

temperatur erkennen lässt. Würde aber im Gegenzug die steigende Ausbeute und den stei-

genden Anfangsbrennwert beim Kondensat mit steigender Versuchstemperatur erklären, die 

mit einer fortschreitenden Polymerisation der Sumpfphase in Konkurrenz steht. 
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3.3 Resümee der Experimentellen Daten und Reaktions mechanismen 

 

Die Ergebnisse der Batchversuche belegen, dass eine thermische erste Stufe nach dem 

Prinzip der Reaktivdestillation für die Desoxygeneriung von Triglyceriden geeignet ist. So-

wohl in der Kondensat- und auch in der Sumpfphase steigen die Brennwerte von einem An-

fangswert auf einen konstanten Endbrennwert. Diese Steigerung des Energieinhaltes be-

gründet sich auf der Ausschleusung von Sauerstoff aus der jeweiligen Phasen. Dieses ist 

Belegt durch Elementaranalysen für die Kondensat- und für die Sumpfphase. In der Konden-

satphase äußert sich das zudem in einer stetig sinkenden Säurezahl und dem per GCMS 

Analyse nachgewiesenen Sinken der Konzentration vorhandener Carbonsäuren mit steigen-

der Versuchszeit. 

 

Grundlegende Reaktionsmechanismen 

 

Der Nachweis von Carbonsäuren im Kondensat- und in der Sumpfphase belegt, dass wie in 

der Literatur beschrieben, die Esterspaltung ein klarer Mechanismus ist, der bei der Zerset-

zung von Fetten und Ölen stattfindet. Die Massenstromzunahme des Kondensates bei Ver-

suchstemperatur, der verzögerte Brennwertanstieg in der Kondensat- und in der Sumpfpha-

se in Verbindung mit dem Kondensatmassenstrommaximum und dem Säurezahlmaximum in 

der Sumpfphase weisen die Esterspaltung als notwenige Reaktion für die Beschleunigung 

bei der Desoxygeneriung von Triglyceriden aus. 

Der Saustoffabbau wirkt somit zu Beginn der Reaktion verzögert. Diese Besonderheit, der 

Verzögerung, was einen klassischen Verlauf einer Folgereaktion abbildet, muss bei einer 

späteren Modelbildung der Kinetik der Desoxygenierung berücksichtigt werden. 

Der Sauerstoffabbau für die Kondensat- und die Sumpfphase lässt sich u. a. mit den durch-

geführten Elementaranalysen und den zeitlich gestaffelten GCMS Chromatogrammen für 

das ölhaltige Kondensat belegen. Die vergleichsweise hohen Konzentrationen an C7, C8 

und C10 Carbonsäuren im ölhaltigen Kondensat, deuten darauf hin, dass eine Ölsäure-

Spaltung bevorzugt in alpha- und beta-Position auf der säurezugewandten Seite der Doppel-

bindung und in alpha-Position auf der säureabgewandten Seite der Doppelbindung stattfin-

det. Eine Spaltung in beta-Position auf der säureabgewandten Seite der Doppelbindung ist 

auszuschließen, da sich keine C11 Säure nachweisen lässt.  
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Die neben den Alkanen detektierten Alkene werden größtenteils mit einer endständigen 

Doppelbindung identifiziert. Das Belegt, dass die kürzeren Alkane und Alkene durch das 

Cracken aus langkettigen Fettsäuren oder Kohlenwasserstoffen entstehen. 

Die langkettigeren Schlüsselmoleküle beim ölhaltigen Kondensat sind Alkane und Alkene mit 

einer Kettenlänge von C15 und C17. Diese beiden Komponenten entstehen durch die Des-

oxygenierung der C16 und C18 Carbonsäuren im Rapsöl. Laut der Fettsäurezusammenset-

zung des hier verwendeten Rapsöls entfällt das größtenteils auf die Palmitinsäure und die 

C18 Carbonsäuren. 

Weitere nachgewiesene Komponenten im ölhaltigen Kondensat sind Moleküle mit Kettenlän-

gen, die größer sind als die der längsten Carbonsäure im Rapsöl. Auffällig ist hierbei die Bil-

dung von C26 Molekülen, die in der Literatur als C26 Diene beschrieben werden. Diese Mo-

leküle weisen auf Polymerisationsreaktionen in der Sumpfphase hin.  

 

Polymerisation und Aromatisierung in der Sumpfphase  

 

Weitere Belege für eine zunehmende Polymerisation in der Sumpfphase sind das starke Ab-

sinken des Kondesatmassenstroms mit der Versuchszeit trotz ausreichender Reaktorfüllung 

und der starke Anstieg der Viskosität im Vergleich zum Rohstoff. 

Einhergehend mit der Polymerisation ist eine zunehmende Aromatisierung der Sumpfphase. 

Dieses wird Belegt durch die Jodzahlen in der Kondensat- und in der Sumpfphase. Diese 

sind stehst niedriger als Ausgangsrohstoff und müsste bei nachgewiesenen Crackreaktionen 

höher sein. Die Iodzahlen der Sumpfphase weisen sogar eher eine leicht sinkende Tendenz 

auf. Dieses passt nicht zu einem sinkenden H/C-Verhältnis in der Kondensat- und Sumpf-

phase, wobei die Kondensatphase eine höheres H/C-Verhältnis und die Sumpfphase stehts 

ein niedrigeres H/C-Verhältnis als die Rohstoff besitzt. Das sinkende H/C-Verhältnis bei 

leicht sinkender Iodzahl kann nur in der Bildung aromatischer Strukturen begründet liegen. 

Eine Möglichkeit ist die Bildung über die Diels-Alder-Reaktion, wie bei Schwab [33, S. 1784] 

formuliert. 

Andererseits könnten auch Vorgänge wie Polymerisationsreaktionen durch Dimerisierung im 

Sumpf für eine Jodzahlsenkung bei sinkendem H/C-Verhältnis und gleichzeitiger Kettenver-

längerung sorgen. Nach genügend langer Versuchszeit bei konstanter Versuchstemperatur 

könnten diese Moleküle sich ebenfalls über Aromatisierung in Richtung Kohle weiterentwi-

ckeln. Kohle ließ sich aber durch stichprobenartige Untersuchung der Sümpfe über die Ex-

traktion mit Hexan nicht nachweisen. Das heißt, wenn es zu einer Kohlebildung in der 
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Sumpfphase kommt, muss diese erst nach deutlich höheren Versuchszeiten stattfinden als 

es bei diesen Versuchen der Fall ist. 

 

Konkurrenz Esterspaltung, Desoxygenieren und Cracke n 

 

Ein steigender Startbrennwert im Kondensat mit steigender Versuchstemperatur könnte von 

verstärkt beschleunigten Crackreaktionen herrühren. Es werden anscheinend mit steigender 

Versuchstemperatur deutlich mehr Kohlenwasserstoffe gecrackt als im Verhältnis dazu Sau-

erstoff über das Kondensat oder die Gasphase ausgeschleust. Diese Beurteilung wird von 

der Tatsache unterstützt, dass die Kondensatausbeute mit steigender Versuchstemperatur 

steigt und sich bei unterschiedlichen Kondensatausbeuten keine deutliche Veränderung im 

anfänglichen Desoxygenierungsverhalten zeigt. Die Crackreaktionen lassen sich durch die 

Erhöhung der Temperatur anscheinend stärker beschleunigen als die Esterspaltung. Ein gu-

tes Beispiel für diesen Zusammenhang für die thermische Konkurrenz zwischen Desoxyge-

nierung und Cracken findet sich bei der Pyrolyse von Biomasse. Die Flashpyrolyse von Bio-

masse ist hier das Extrem für schnelle Aufheiz- und Abkühlraten von wenigen Sekunden. Es 

bildet sich bei der Flashpyrolyse das Maximum an Kondensat im Vergleich zu langsameren 

Pyrolyseformen. Bei der Flashpyrolyse ist allerdings der komplette Sauerstoff des Rohstoffes 

im Kondensat noch enthalten. [140, S. 388] 

Das Prinzip der Reaktivdestillation lässt hingegen genügend Reaktionszeit für eine Des-

oxygenierung und eine Stabilisierung der Sumpfphase. Die Stabilisierung der Sumpfphase 

muss für den Langzeitbetrieb noch nachgewiesen werden, um eine mögliche kontinuierlichen 

Betriebsweise zu gewährleisten. Für die Auslegung eines kontinuierlichen Prozesses ist die 

Beschreibung der Desoxygeneriung mit einem kinetischen Modell erforderlich. 
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4 Mathematische Modellierung 

 

4.1 Brennwertberechnungen, Elementarzusammensetzung  und Sauerstoff-

gehalt 

 

Mit den Analysendaten aus dem experimentellen Teil wird in diesem Abschnitt die Eignung 

der Formeln für die Brennwertberechnung aus der Elementarzusammensetzung für die hier 

vorliegende Stoffgruppe aus Abschnitt 2.3 überprüft. Diese Modelle lassen umgekehrt eine 

Berechnung der Elementardaten aus den ermittelten Brennwerten zu. Da die Elementarana-

lysen nicht für alle Versuche in ausreichender Vollständigkeit für eine Modellierung vorliegen, 

ist eine Ergänzung dieser mit Hilfe der Brennwerte erforderlich. Die Brennwerte sind für alle 

Versuche in ausreichendem Umfang vorhanden. 

Bei der Überprüfung der Modelle sind die Grenzen für den Sauerstoffgehalt ein vermessenes 

CVO Kondensat mit einen Sauerstoffgehalt von 12,3 wt.-% und das angestrebte Endprodukt, 

der Dieselkraftstoff, mit einen Sauerstoffgehalt von 0,09 wt.-%. Dieser Sauerstoffanteil im 

Diesel ist auf einen vorhandenen biogenen Anteil aus Biodiesel zurückzuführen. Weiter sind 

in die Überprüfung der Modelle Analysenergebnisse von 15 CVO Kondensaten und 15 CVO 

Sümpfen eingeflossen. Um die Stichprobenmenge zu erhöhen und das Spektrum der Ele-

mentarzusammensetzungen zu erweitern, beinhaltet die Betrachtung der Brennwertberech-

nung eine Anzahl von Messungen aus Experimenten, welche nicht im Zuge dieser Arbeit 

entstanden sind. Zusätzlich sind die Daten von 23 HPA (high pressure autoclave) Proben 

aus den Hydrierversuchen der Frau Dr. Sievers eingepflegt, welche im Zuge ihrer Dissertati-

on entstanden sind. Die Messwerte für die HCVO Proben stammen aus Sievers [36, CD 

Anhang]. Die Gesamtanzahl aller berücksichtigten Proben umfasst in der Summe 55 Proben. 

Das Ergebnis der Berechnungen der Brennwerte aus der Elementarzusammensetzung ist in 

Abbildung 25 dargestellt. Aufgetragen ist in dem Diagramm der gemessene Brennwert ge-

gen den berechneten Brennwert aus den Elementaranalysen. Auf den ersten Blick ist zu se-

hen, dass einige Modelle sehr stark von der eingezeichneten Idealgeraden abweichen. Die-

ses lässt sich ebenfalls in gut in der Auflistung des mittleren relativen Fehlers in Tabelle 14 

erkennen. Die größten Abweichungen ergeben sich in den Formeln 2.8, 2.11 von Sheng und 

Azevedo [121, S. 501], der Formel 2.10 von Jenkins [123], der Formel 2.9 von Fassinou et 

al. [122, S. 3401] und in der Formel 2.7 von Tillman [120, S. 67], welche einen mittleren rela-

tiven Fehler von 20 % und mehr aufweisen. Unter diesen Modellen sind die Formeln, welche 
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nur mit dem Massenanteils des Kohlenstoffs den Brennwert berechnen. Hier ergeben sich 

logischerweise starke Abweichungen in den Berechnungen, da diese Modelle auf der Basis 

von Biomasse entstanden sind und die in dieser Arbeit untersuchte Stoffgruppe ein anderes 

H/C-Verhältnis und einen anderen Sauerstoffgehalt als Biomasse aufweist. Gerade diese 

Unterschiede finden keine Berücksichtigung in den „fixed carbon“ Berechnungsmethoden 

und sind daher nur für die bei der Modellierung verwendeten Stoffklassen anwendbar. Das 

H/C-Verhältnis darf bei dieser Art der Modellierung nicht zu stark variieren. 

 

 
Abbildung 25: Gegenüberstellung der gemessenen Brennwerte und den berechneten Brennwerten aus der Ele-

mentaranalyse nach den Ansätzen von Tillman, Sheng und Azevedo, IGT, Milne et al., Graboski 
und Bain, Vondrazek, Channiwala und Parikh, Boie (allgemein und für Erdöl/Teere), Demirbas, 
Jenkins, Sheng und Azevedo, Beckmann et al., Fassinou (ECN) und Dulong. 

 

Bessere Ergebnisse bei der Modellierung, allerdings noch nicht ausreichend für weitere Be-

rechnungen liefern die Formeln von Dulong [128, S. 632], von Beckmann et al. [134], vom 

Institute of Gas Technology [125], von Graboski und Bain [126, S. II-37], von Demirbas et al. 

[132, S. 431] [133, S. 765] und von Milne et al. [124]. Alle diese Modelle haben einen mittle-

ren relativen Fehler in den Berechnungen von bis zu 10 % auf den gemessenen Brennwert. 

��

	�

	�

	


	�

	�


�


�






�


�

��

�� 	� 	� 	
 	� 	� 
� 
� 

 
� 
� ��

���
���

���
���

���
���

���
���


��
���

�� 
��	

!�"
��

���������������

����
����"��
������� ��	!�"��

�
���

�������

��������
������
�

���

����������� 

�!�"�#$����
�%���

&��
!���$

'�����(������
�)�!�$�

%����*���������+

%����*,!
-����
����!�+

.���!"�#������ 

/��$��#

��������
������
�

%�0$���������� 

1�##���������� 

.�����



  

Mathematische Modellierung 

 
Seite 81 von 149 

 

Die besten Ergebnisse bei der Brennwertberechnung aus der Elementarzusammensetzung 

liefern die Formeln von Boie (allgemein und für Erdöl/Teere) [131, S. 64], von Channiwala 

und Parikh [127, S. 1059] und von Vondrazek [122, S. 3401]. Alle haben einen mittleren rela-

tiven Fehler bei den Berechnungen von kleiner 1,5 %.  

 

Tabelle 14:  Der mittlere relative Fehler der berechneten Brennwerte bezogen auf die gemessenen Brennwerte 
aus der Elementaranalyse. 

Quelle Formel 
Mittlerer relativer 

Fehler [%] 
Tillman [120, S. 67] 2.7 -20,0 

Sheng und Azevedo [121, S. 501] 2.8 -29,3 

Boie (allgemein) [131, S. 65] 2.20 0,5 

Boie (Erdöl und Teere) [131, S. 64] 2.22 1,3 

IGT [125] 2.14 5,5 

Graboski und Bain [126, S. II-37] 2.15 3,4 

Channiwala und Parikh [127, S. 1059] 2.16 1,3 

Demirbas et al. [132, S. 431], [133, S. 765] 2.23 5,3 

Jenkins et al. [123] 2.10 -27,3 

Sheng und Azevedo [121, S. 501] 2.11 -28,8 

Beckmann et al. [134] 2.24 -5,3 

Fassinou et al. [122, S. 3401] 2.9 -19,2 

Milne et al. [124] 2.13 3,9 

Dulong [128, S. 632] 2.17 8,6 

Vondrazek [122, S. 3401] 2.18 1,0 

 

Der Vergleich dieser Berechnungsformeln mit einem mittleren relativen Fehler von kleiner 

1,5 % ist gesondert dargestellt in Abbildung 26. Es zeigt sich, dass sich alle Brennwerte an 

die eingezeichnete Ideallinie gut annähern. Die Formel mit der besten Näherung zur Idealli-

nie von gemessenem zum berechneten Brennwert für die hier verwendeten Stoffe ist die 

Formel 2.20 von Boie (allgemein). Bei der hier vorliegenden Stichprobe ist der mittlere relati-

ve Fehler dieses Ansatzes mit 0,5 % der geringste. 
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Abbildung 26:  Auszug aus der Gegenüberstellung der gemessenen Brennwerte und den berechneten Brennwer-

ten aus der Elementaranalyse. Die Ansätze mit einem mittleren relativen Fehler von kleiner 1,5 
%. Dargestellt die Ansätze von Vondrazek, Channiwala und Parikh, Boie (allgemein) und Boie 
(Erdöl und Teere). 

 

Für weitere Betrachtungen und Berechnungen wird daher die Formel von Boie (allgemein) 

verwendet. Im Speziellen müssen bei der folgenden Modellierung Werte für den Sauerstoff-

abbau und das H/C-Verhältnis rechnerisch ergänzt werden, um ein vollständiges Bild über 

die Elementarzusammensetzung zu erhalten. Bei der großen Anzahl an Proben aus den Ki-

netikversuchen können nicht alle mit der Elementaranalyse vermessen werden. Allerdings 

sind von allen Proben die Brennwerte vorhanden. Daher ist eine Berechnung des Massenan-

teils an Sauerstoff aus den Proben von denen es keine Elementaranalyse gibt möglich. 

Für eine Berechnung des Sauerstoffgehaltes müssen die Massenanteile für C und H bekannt 

sein oder durch vorhandene Daten berechnet oder abgeschätzt werden. Abhilfe für diese 

Problematik bietet die Einbindung eines molaren C/H- oder H/C-Verhältnisses. Dieser Zu-

sammenhang ist mit Formel 4.1 beschrieben. 
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Unter der Voraussetzung, dass die Summe der Massenanteile aus den Elementen Sauer-

stoff, Wasserstoff und Kohlenstoff die gesamte Masse ergibt, folgt mit der Formel von Boie 

(allgemein) die Formel 4.2 für die Berechnung des Sauerstoffgehaltes: 
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 4.2  

 

Bei bekanntem Massenanteil für Sauerstoff ergibt sich die Berechnung für die Massenanteile 

an Kohlenstoff und Wasserstoff mit bekanntem molarem C/H-Verhältnis nach den Formeln 

4.3 und 4.4. 
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4.4  

 

Eine vollständige Herleitung dieser Berechnungsformeln befindet sich in Anhang A16. 

 

4.2 Kinetik der Desoxygenierung 

 

4.2.1 Modellierung der Desoxygenierung in der Sumpf phase 

 

Für die Darstellung der Sumpfkinetik ist es vorerst notwendig die Kinetik des molaren C/H- 

Verhältnissen zu modellieren. Dieses Verhältnis ist erforderlich, um mit der Formel 2.20 von 

Boie (allgemein) des Sauerstoffgehalt zu errechnen. Wenn dieser Sauerstoffanteil vorhanden 
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ist, ist die Modellierung der Sauerstoffabbaukinetik möglich. Nach der Überprüfung der kon-

ventionellen kinetischen Ansätze, erster bis dritter Ordnung, erfolgt die Anwendung der Pa-

rallelreaktion erster Ordnung mit einem autokatalytischen Ansatz. 

 

4.2.1.1 Kinetik des molaren C/H- und H/C-Verhältnis ses 

 

Berechnung des molaren C/H- und H/C-Verhältnisses 

 

Die Abbildung 27 zeigt die Annäherung des C/H-Verhältnissen über den Brennwert für die 

Sumpfproben. Mit steigendem Brennwert nimmt das C/H-Verhältnis bei der Umwandlung von 

Fetten und Ölen zu. Hieraus lässt sich ebenfalls schließen, dass der Sumpf an Wasserstoff 

verarmt, um es dem Kondensat zur Verfügung zu stellen. Der eingesetzte im Reaktor ver-

bleibende Rohstoff ist somit ein Wasserstoffdonator für das ebenfalls aus diesem Rohstoff 

entstehende Kondensat. Für einen kontinuierlichen Betrieb heißt dies, dass kein zusätzlicher 

Wasserstoffdonator eingesetzt werden muss. Der Wasserstoff wird von Rohstoff an sich be-

reitgestellt.  

Die Näherungsgleichung zur Berechnung des C/H-Verhältnissen über den Brennwert ergibt 

sich als Formel 4.5.  

 

 
Abbildung 27:  Darstellung der Näherung des molaren C/H-Verhältnisses über den Brennwert mit Hilfe der ge-

messenen Elementarzusammensetzungen und Heizwerte von 15 Sumpfproben. 
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Die Berechnung des relativen Fehlers der berechneten zu den gemessenen C/H-

Verhältnissen ist in Tabelle 15 zusammengefasst. Bei dieser Methode entstehen Fehler von 

maximal ca. ±2 %. 

 

Tabelle 15:  Vergleich des gemessenen C/H-Verhältnisses mit dem angenäherten C/H-Verhältnisses des Sump-
fes über den Brennwert mit der Berechnung des relativen Fehlers. 

Bezeichnung 
n C/H  

aus EA 
Brennwert 

[MJ/kg]  
n C/H  

berechnet 
rel. Fehler 

[%] 
360 °C (1) S7 0,567 41,4 

 
0,573 1,12 

365 °C (1) S2 0,553 39,8 
 

0,551 -0,30 

365 °C (1) S4 0,558 40,0 
 

0,554 -0,73 

365 °C (1) S7 0,563 40,5 
 

0,561 -0,37 

365 °C (1) S10 0,569 41,4 
 

0,573 0,77 

365 °C (1) S13 0,586 42,4 
 

0,588 0,19 

365 °C (1) S16 0,599 43,4 
 

0,602 0,38 

370 °C (1) S9 0,586 41,4 
 

0,573 -2,20 

375 °C (1) S1 0,547 39,7 
 

0,550 0,41 

375 °C (1) S3 0,555 40,2 
 

0,557 0,26 

375 °C (1) S6 0,564 41,2 
 

0,571 1,19 

375 °C (1) S8 0,585 42,0 
 

0,582 -0,49 

375 °C (1) S10 0,594 42,8 
 

0,593 -0,13 

375 °C (1) S13 0,604 43,4 
 

0,602 -0,46 

380 °C (1) S6 0,568 41,2 
 

0,571 0,49 

 

Die aus den Daten aller Versuche ermittelten Werte sind in Abbildung 28 dargestellt. Wie zu 

erwarten nimmt das molare C/H-Verhältnis schneller ab mit steigender Reaktionstemperatur. 

Es stellt sich, wie es bei den Brennwerten zu beobachten, ein Sockelwert von n(C/H)�  = 

0,606 bzw. ein Stoffmengenverhältnis n(H/C)�  = 1,65 ein. Das Anfangsstoffmengenverhältnis 

n(C/H)0 stellt sich mit 0,55 bzw. n(H/C)0 = 1,815 ein. Dieses H/C-Verhältnis entspricht der 

des vorgelegten Modellrohstoffes Rapsöl. Daher müssen die ermittelten Anfangsbrennwerte 

zu der Zeit t = 0 min denen des Rohstoffes entsprechen. 
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Abbildung 28:  Darstellung der ermittelten molaren C/H- und H/C-Verhältnisse des Sumpfes über die Versuchs-
zeit von allen durchgeführten Versuchen und Versuchstemperaturen 380 °C (blau), 375°C (oran-
ge), 370 °C (grün), 365 °C (violett) und 360 °C (schwarz). 

 

Kinetik erster bis dritter Ordnung 

 

Die Berechnungsansätze für die konventionellen kinetischen Modelle sind in Anhang A17 

dargestellt. Die Erstellung der Kinetik erfolgt über das molare H/C- und nicht über das C/H-

Verhältnis. Die Reaktionskonstanten für die Reaktionen erster bis dritter Ordnung sind über 

die Linearisierungen, welche in den Formeln 4.6, 4.7 und 4.8 dargestellt sind entstanden. Die 

Gleichungen sind für die Anwendung auf das molare H/C-Verhältnis modifiziert. 

 

Linearisierung für die Reaktion erster Ordnung 

9�H� ! � G	 #I � � � � � � ; � 9� �! � ! � G	 #� # 
4.6  

Linearisierung für die Reaktion zweiter Ordnung 
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4.7  

Linearisierung für die Reaktion dritter Ordnung 
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mit J!K L	 #  in [/] Stoffmengenanteil bei einer gewissen Reaktionszeit t 

J!K L	 # M in [/] Anfangsstoffmengenanteil zur der Zeit t = 0 min 

k1, k2, k3 in [1/min] Geschwindigkeitskonstanten der Reaktionsordnung 1, 2 und 3 
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Aus den dargestellten Linearisierungen ergeben sich für die Versuche und Verläufe des H/C-

Verhältnissen die Geschwindigkeitskonstanten für erster Ordnung k1 = 2,45*10-4 1/min, für 

zweiter Ordnung k2 = 1,39*10-4 1/min und für dritter Ordnung k3 = 8,0*10-5 1/min. In allen Fäl-

len ist der Startwert n(H/C)0 = 1,815 gesetzt. Die Verläufe für das H/C-Verhältnis und die 

Verläufe der drei konventionellen Reaktionskinetikmodelle für die Reaktionstemperatur von 

360 °C sind in Abbildung 29 abgebildet. 

Das Reaktionsgeschwindigkeit H/C-Verhältnisses nimmt über die Versuchszeit zu. Nach ei-

ner Anfangs langsamen Reaktionsgeschwindigkeit steigt diese über die Versuchszeit deut-

lich. Dieses Ergebnis ist bei der direkten Korrelation zwischen Brennwert und C/H-Verhältnis 

nicht weiter verwunderlich. Dieser nicht gleichförmige Verlauf der Reaktionsgeschwindigkeit 

ist der Grund, warum sich dieses Verhältnis nicht gut mit den konventionellen Modellen für 

die Reaktionsgeschwindigkeit abbilden lässt. Es ist nur möglich die Reaktionsmodelle hin-

sichtlich eines Teilanschnittes des H/C-Abbaus zu modellieren. Bei der Modellierung über 

den gesamten Versuchsverlauf werden weder der Anfang- noch der Endbereich des H/C-

Verhältnissen richtig dargestellt. Die Modellierung ist ebenfalls in Abbildung 29 dargestellt. 

 

 
Abbildung 29:  Darstellung von n(H/C) über der Versuchszeit für die Versuche bei 360 °C (1) und 360 °C (2), 

inklusive der Modelle für das H/C-Verhältnis erster bis dritter Ordnung. Der Anfangswert ist 
n(H/C)0 = 1,815 und die Geschwindigkeitskonstanten k1 = 2,45*10-4 1/min für erster Ordnung, k2 = 
1,39*10-4 1/min für zweiter Ordnung und k3 = 8,0*10-5 1/min für dritter Ordnung. 

 

Von der weiteren Verwendung von konventionellen Reaktionsmodellen wird daher bei Ver-

läufen mit beschleunigter Reaktionsgeschwindigkeit abgesehen, da diese offensichtlich nicht 

hinreichend durch diese Modelle beschrieben werden. Eine Möglichkeit solche Verläufe zu 
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beschreiben ist die Verwendung eines Modells von Parallelreaktionen erster Ordnung und 

autokatalytischer Reaktion. Diese Art der Modellierung ist bei der Beschreibung der Pyrolyse 

von Biomasse entstanden und wird von Willner und Brunner in [141, S. 1218] und Willner 

[142, S. 277] beschrieben. Hier wird davon ausgegangen, dass sich eine autokatalytische 

Substanz bildet, die wiederum die Reaktion erster Ordnung beschleunigt. Das Modell lässt 

sich ebenfalls auf den Fall einer Folgereaktion anwenden. Die Konzentrationsverläufe sol-

cher Reaktionen sind nahezu identisch. Das vollständige Modell ist in Anhang A18 beschrie-

ben und wird für die weitere Modellierung verfolgt. 

 

Kinetik Parallelreaktion erster Ordnung / autokatal ytisch 

 

Bei der Modellierung von Parallelreaktion erster Ordnung und autokatalytischer Reaktion 

wird nur der reaktive Anteil bei der Reduzierung vom molaren H/C-Verhältnis betrachtet. Die 

mathematische Beschreibung des autokatalytischen Anteils sieht zusätzlich eine Normierung 

der Anfangskonzentration auf 1 vor. Aus diesem Grund ist der nicht reaktive Sockelwert von 

n(H/C)�  = 1,65 zu subtrahieren und den reaktionsfähigen Anteil mit einem Startwert n(H/C)0 

= 1,815 auf 1 zu normieren. Der Sockelwert und der Startwert ergaben sich aus den Experi-

menten. Diese Normierung beschreibt Formel 4.9. 

 

� ! � G	 #�/= � 4
� ! � G	 #� � ! � G	 #N

� ! � G	 #� � � ! � G	 #N
5 4.9  

mit J!K L	 #  in [/] Stoffmengenanteil bei einer gewissen Reaktionszeit t 

J!K L	 # M in [/] Anfangsstoffmengenanteil zur der Zeit t = 0 min 

J!K L	 # N  in [/] Endstoffmengenanteil zur der Zeit t = �  min (Sockelwert) 

 

Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten 

 

Zur Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten ist eine einfache Linearisierung nicht mehr 

möglich. Die Linearisierung kann nur in differenzieller Form durchgeführt werden. Die An-

passung dieser Formeln für das H/C-Verhältnis ist als Formel 4.10 dargestellt. Für diese Art 

der Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten ist eine große Anzahl von Messpunkten 

erforderlich. 
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�
( �� ! � G	 #

(;
� ! � G	 #

� � � � ��  � � ! � G	 # 
N � ��  � � ! � G	 # 
N � � ! � G	 # 4.10  

mit J!K L	 #  in [/] Stoffmengenanteil bei einer gewissen Reaktionszeit t 

J!K L	 # O
N� in [/] Endstoffmengenanteil der autokatalytischen Komponente 

  zur der Zeit t = �  min 

k1 in [1/min] Geschwindigkeitskonstante der Reaktionsordnung 1 

ka in [1/min] Geschwindigkeitskonstante der autokatalytischen Reaktion 

 

Die Geschwindigkeitskonstante ka für die autokatalytische Reaktion und die Endkonzentrati-

on n(H/C)a,�  an autokatalytischem Anteil können bei dieser Modellierung nicht mehr unab-

hängig voneinander bestimmt werden. Es ergibt sich eine Gesamtgeschwindigkeitskonstante 

mit dem Ausdruck ka*n(H/C)a,� . Eine Übersicht der bestimmten Konstanten bei der endspre-

chenden Reaktionstemperatur befindet sich in Tabelle 16. 

 

Tabelle 16:  Die Geschwindigkeitskonstanten k1 und ka*n(H/C)a,�  für die Beschreibung des H/C-Verhältnisses für 
die Parallelreaktion erster Ordnung und autokatalytisch im Sumpf bei den Versuchstemperaturen 
360 °C, 365 °C, 370 °C, 375 °C und 380 °C. 

 360 °C 365 °C 370 °C 375 °C 380 °C 
k1 [1/min]  0,0007 0,0014 0,0025 0,0045 0,0075 

ka*n(H/C)a,�  [1/min]  0,016 0,018 0,02 0,022 0,024 

 

Temperaturabhängigkeit der Reaktionskonstanten, Arr henuis Gleichung 

 

Die Beschreibung der Temperaturabhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit erfolgt durch 

die Gleichung von Arrhenuis. Diese Gleichung ist dargestellt in Formel 4.11. Die Linearisie-

rung ist in 4.12 zu sehen. Zur Bestimmung des präexponentiellen Faktors k0, der in vielen 

Büchern mit auch mit A gekennzeichnet wird, und der Aktivierungsenergie EA wird im Arrhe-

nuis-Plot ln(k) über 1/T aufgetragen. ln(k0) entspricht dann dem Achsenabschnitt und –EA/R 

der Steigung der Graden. Mit Hilfe dieser Informationen können beide Konstanten für die 

Reaktion erster Ordnung und die autokatalytische Reaktion bestimmt werden. 
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� � � � � / P
Q+

R� A 4.11  

Mit k Geschwindigkeitskonstante 

k0 präexponentieller Faktor, Frequenzfaktor, Stoßfaktor 

EA Aktivierungsenergie 

R ideale Gaskonstante (8,314 J/mol×K) 

T Temperatur in Kelvin 

 

9� ! � # � 9� ! � � #�
Q+

R � A
 4.12  

 

Mit dem in Abbildung 30 dargestellten Arrhenuis Plots ergeben sich für die Reaktion erster 

Ordnung eine Aktivierungsenergie von EA = 4,1*105 J/mol und ein präexponentieller Faktor 

von k0,1 = 2,5*1030 1/min. Bei der parallelen autokatalytischen Reaktion ergibt sich eine Akti-

vierungsenergie EA = 6,7*104 J/mol und präexponentieller Faktor k0,a*n(H/C)a,�  = 

8,9*103 1/min. 

 

 

Abbildung 30:  Arrhenuis Plots für die Bestimmung der Temperaturabhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeiten 
zu Bestimmung der Aktivierungsenergie und der präexponentiellen Faktoren bei der Reaktion 
erster Ordnung mit paralleler autokatalytischer Reaktion bei der Änderung des H/C-Verhältnisses 
beim Sumpf. 
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4.2.1.2 Kinetik des Sauerstoffabbaus 

 

Nach der Entwicklung der Kinetik für den H/C-Abbau kann mit der Formel 4.2 der Sauer-

stoffgehalt jeder Probe errechnet werden. Mit dieser Anzahl an Datenpunkten ist es möglich 

den Sauerstoffabbau im Sumpf ausreichend zu beschreiben und zu modellieren. 

 

Berechnung des Sauerstoffmassenanteils 

 

Der aus dem H/C- bzw. C/H-Verhältnis errechnete und mit den Elementaranalysen überprüf-

te Sauerstoffabbau mit der Formel 4.2 ist in Abbildung 31 dargestellt. Wie bei dem H/C-

Verhältnis ist der Abbau leicht verzögert oder zu späteren Versuchszeiten beschleunigt. Es 

gibt wie bei dem H/C-Verhältnis einen Startwert von w(O)0. Dieser Startwert liegt für die 

Sumpfphase auf dem Niveau des Rohstoffes mit 10,8 wt.-% Sauerstoff. Der Sockelwert 

w(O)� , der nach einer bestimmten Versuchszeit nicht weiter reduziert wird, ist nach den Ex-

perimenten 2,0 wt.-%. Der Massenanteil zwischen Startwert und Sockelwert ist per Definition 

der abbaubare Sauerstoffanteil für eine kinetische Modellierung. 

 

 
Abbildung 31:  Über Boie (allgemein) berechneter Sauerstoffabbau im Sumpf über die Versuchszeit bei der Zer-

setzung von Rapsöl bei bekannten molaren H/C-Verhältnis bei den Versuchstemperaturen 380 
°C (blau), 375°C (orange), 370 °C (grün), 365 °C (violett) und 360 °C (schwarz). 
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Kinetik Parallelreaktion erster Ordnung / autokatal ytisch 

 

Analog zur Modellierung für das H/C-Verhältnisses erfolgt die Normierung des abbaubaren 

Sauerstoffanteils in der Sumpfphase. Die für den Sauerstoffabbau modifizierte Formel ist als 

Formel 4.13 dargestellt. 

 

%!$ #�/= � 4
%!$ #� %!$ #N

%!$ #� � %!$ #N
5 4.13  

mit S!T# in [%] Sauertsoffantel bei einer gewissen Reaktionszeit t 

S!T#M in [%] Anfangsmassenanteil zur der Zeit t = 0 min 

S!T#N  in [%] Endmassenanteil zur der Zeit t = �  min (Sockelwert) 

 

Bestimmung der Geschwindigkeitskostanten 

 

In Anlehnung an die Formel 4.10 ist die Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten nur in 

differenzieller Form möglich. Dieses geschieht mit einer angepassten Variante der Formel 

4.10 und ist in Formel 4.14 dargestellt. 

 

�
( �%!$ #

(;
%!$ #

� � � � ��  � %!$ # 
N � ��  � %!$ # 
N � %!$ # 4.14  

mit S!T# in [%] Sauerstoffanteil bei einer gewissen Reaktionszeit t 

S!T#O
N� in [%] Endmassenanteil der autokatalytischen Komponente 

  zur der Zeit t = �  min 

k1 in [1/min] Geschwindigkeitskonstante der Reaktionsordnung 1 

ka in [1/min] Geschwindigkeitskonstante der autokatalytischen Reaktion 

 

Die Geschwindigkeitskonstante ka für die autokatalytische Reaktion und die Endkonzentrati-

on w(O)a,�  an autokatalytischem Anteil können bei dieser Modellierung wie bei der Modellie-

rung des H/C-Verhältnisses nicht mehr unabhängig voneinander bestimmt werden. Es ergibt 

sich eine Gesamtgeschwindigkeitskonstante mit dem Ausdruck ka*w(O)a,� . Eine Übersicht 
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der bestimmten Konstanten bei der endsprechenden Reaktionstemperatur befindet sich in 

Tabelle 17. 

 

Tabelle 17:  Die Geschwindigkeitskonstanten k1 und ka*w(O)a,�  für die Beschreibung des Abbaus des Sauerstoff-
massenanteils im Sumpf für die Parallelreaktion erster Ordnung und autokatalytisch bei den Ver-
suchstemperaturen 360 °C, 365 °C, 370 °C, 375 °C und 380 °C. 

 360 °C 365 °C 370 °C 375 °C 380 °C 
k1 [1/min]  0,0007 0,0015 0,0025 0,0045 0,0075 

ka*w(O)a,�  [1/min]  0,016 0,018 0,02 0,022 0,024 

 

Die Geschwindigkeitskonstanten für den Abbau des Sauerstoffgehaltes ähneln denen für die 

Änderung des H/C-Verhältnisses. Bei genauer Betrachtung geschieht das bei dieser Art ma-

thematischen Berechnung automatisch. Die Werte für das H/C-Verhältnis und für den Sauer-

stoffgehalt sind beide aus dem Brennwert entstanden und mit den Elementardaten überprüft. 

Ermöglicht wird diese mathematische Modellierung durch einen nahezu konstanten Wasser-

stoffmassenanteil (Abschnitt 3.2.2.2) während des Versuchsverlaufs. Es gibt somit nur zwei 

veränderbare Massenanteile, die des Sauerstoff- und die des Kohlenstoffgehaltes. Der Koh-

lenstoff- und der Sauerstoffmassenanteil sind somit die einzigen Parameter, die Verände-

rung des Brennwertes beeinflussen. Das ist der Grund, warum sich bei der Bestimmung der 

Kinetik bei den Änderungen des H/C-Verhältnisses und des Sauerstoffgehaltes ähnliche bis 

identische Geschwindigkeitskonstanten ergeben müssen. 

Des Weiteren könnte angenommen werden, dass sich bei der Veränderung des H/C-

Verhältnisses und der Abnahme des Sauerstoffgehaltes mit einander gekoppelte Reakti-

onsmechanismen verbergen, und der Hauptmechanismus nicht ganz so komplex ist, wie bis 

jetzt vermutet wird. 

 

Temperaturabhängigkeit der Reaktionskonstanten, Arr henuis Gleichung  

 

Die Ermittlung der Temperaturabhängigkeit der Geschwindigkeitskostanten erfolgt, wie in 

Abschnitt 4.2.1.1 über die Gleichung von Arrhenuis nach Formel 4.11 und der dazugehörigen 

Linearisierung nach Formel 4.12. Die Linearisierung ist in Abbildung 32 dargestellt. Für die 

Reaktion erster Ordnung und die autokatalytische Reaktion ergeben sich jeweils ein Präex-

ponentieller Faktor und eine Aktivierungsenergie. Für die Reaktion erster Ordnung ist der 

Präexponentielle Faktor k0,1 = 1,1*1030 1/min und die Aktivierungsenergie EA = 4,0*105 J/mol. 
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Für parallel ablaufende autokatalytische Reaktion sind die Werter identisch mit denen aus 

Abschnitt 4.2.1.1. Für die autokatalytischen Reaktion bei Sauerstoffabbau des Sumpfes 

ergibt sich eine Aktivierungsenergie EA = 7,0*104 J/mol und ein präexponentieller Faktor 

k0,a*w(O)a,�  = 8,9*103 1/min. 

 

  

Abbildung 32:  Arrhenuis Plots für die Bestimmung der Temperaturabhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeiten 
zu Bestimmung der Aktivierungsenergie und der präexponentiellen Faktoren bei der Reaktion 
erster Ordnung mit paralleler autokatalytischer Reaktion bei der Änderung des Sauerstoffmas-
senanteils beim Sumpf. 

 

Trotz des direkten Zusammenhangs über den Brennwert ergeben sich leichte Unterschiede 

in den Geschwindigkeitskonstanten zwischen Abbau des H/C-Verhältnisses und des Sauer-

stoffabbaus und somit in den Konstanten für den Ansatz von Arrhenius. 

 

4.2.2 Modellierung der Desoxygenierung des ölhaltig en Kondensats 

 

4.2.2.1 Kinetik des molaren C/H- und H/C-Verhältnis ses 

 

Berechnung des molaren C/H- und H/C-Verhältnisses  

 

In Anlehnung an Abschnitt 4.2.1 ist im folgenden Abschnitt die Ermittlung der Kinetik des 

H/C-Verhältnisses und der Desoxygenierung für das Kondensat dargestellt. Wie sich bei der 

Modellierung des Sumpfes gezeigt hat, ist die Anwendung der konventionellen Reaktions-

ordnungsmodelle nicht zielführend. Die Modellierung erfolgt analog wie bei der Sumpfphase 

mit der Annahme einer Parallelreaktion von erster Ordnung mit autokatalytischer Reaktion. 
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In Abbildung 33 ist zur Bestimmung des H/C-Verhältnissen der jeweiligen Sumpfprobe die 

Näherung über den Brennwert dargestellt. Mit den Elementaranalysen und den Brennwerten 

aus 13 Kondensatproben ergibt sich die Gleichung für die Lineare Regression nach Formel 

4.5. Die Steigung der Regressionsgraden verläuft flacher als beim Sumpf. Durch die größere 

Streuung des Brennwertes des Kondensates ergeben sich größere Ungenauigkeiten als bei 

der identischen Vorgehensweise bei der Sumpfphase. 

 

 
Abbildung 33:  Darstellung der Näherung des molaren C/H Verhältnisses über den Brennwert mit Hilfe der ge-

messenen Elementarzusammensetzungen und Heizwerte von 13 Kondensatproben. 

 

� �!G �	 # � � 
 ����� � � � $ � �� ��	 
 � � 
 ���'  4.15  

 

Die in Tabelle 18 mittleren relativen Fehler, die bei der Ermittlung über die Regressionsgrade 

zu den tatsächlichen EAs entstehen haben eine Abweichung von ±2,5 %. Der Fehler ist nicht 

wesentlich größer als beim Sumpf, hat aber in der Gesamtheit der Messwert eine größere 

Schwankung und ist empfindlicher für die Ermittlung des C/H Verhältnisses aufgrund der fla-

cheren Steigung der Regressionsgraden. 
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Tabelle 18:  Vergleich des gemessenen C/H Verhältnisses mit dem angenäherten C/H Verhältnisses der Konden-
sate über den Brennwert mit der Berechnung des relativen Fehlers. 

Bezeichnung 
n C/H 

aus EA 
Brennwert 

[MJ/kg]  
n C/H be-
rechnet 

rel. Fehler 
[%] 

360 °C (1) F7 0,5273 41,5 
 

0,526 -0,32 

365 °C (1) F2 0,5068 38,9 
 

0,499 -1,49 

365 °C (1) F5 0,5027 39,9 
 

0,509 1,34 

365 °C (1) F8 0,5087 40,6 
 

0,517 1,55 

365 °C (1) F11 0,5207 41,7 
 

0,528 1,34 

365 °C (1) F14 0,5292 43,2 
 

0,543 2,59 

370 °C (1) F8 0,5294 41,4 
 

0,525 -0,89 

375 °C (1) F2 0,4916 39,3 
 

0,503 2,40 

375 °C (1) F4 0,5181 40,2 
 

0,512 -1,08 

375 °C (1) F6 0,5263 40,8 
 

0,519 -1,48 

375 °C (1) F9 0,5380 42,5 
 

0,536 -0,40 

375 °C (1) F12 0,5563 43,8 
 

0,549 -1,31 

380 °C (1) F7 0,5312 41,0 
 

0,521 -2,01 

 

Die über den Brennwert ermittelten C/H- bzw. H/C-Verhältnisse sind in Abbildung 34 darge-

stellt. Die einzelnen Reaktionstemperaturen sind über die unterschiedliche Reaktionsge-

schwindigkeiten gut voneinander zu unterscheiden. Durch die größeren Schwankungen der 

ermittelten Brennwerte ergeben sich beim Kondensat ebenfalls größere Abweichungen im 

C/H- bzw. H/C-Verhältnis als in der Sumpfphase. 

 

  

Abbildung 34:  Darstellung der ermittelten molaren C/H- und H/C-Verhältnisse des Kondensates über die Ver-
suchszeit von allen durchgeführten Versuchen und Versuchstemperaturen 380 °C (blau), 375°C 
(orange), 370 °C (grün), 365 °C (violett) und 360 °C (schwarz). 
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Kinetik Parallelreaktion erster Ordnung / autokatal ytisch  

 

Bei der Darstellung des C/H- bzw. des H/C-Verhältnissen zeigt sich ein reaktiver Anteil bei 

H/C-Verhältnis zwischen dem Startwert von ca. 2,0 und dem Sockelwert von n(H/C)�  = 1,8 

beim Kondensat. Die Normierung auf den reaktiven Anteil zur Bestimmung der Reaktionsge-

schwindigkeit erfolgt nach Formel 4.9. 

Bei genauer Betrachtung der Daten muss der Startwert für eine exakte Modellierung für jede 

Versuchstemperatur leicht variiert werden. Merkwürdigerweise ist ein sinkendes H/C-

Verhältnis bei steigendem Brennwert zu berücksichtigen. Das ergibt sich, weil der Startwert 

für die Desoxygeneriung des Kondensates mit der Temperatur sinkt und das sinkende H/C-

Verhältnis überkompensiert. Bei 360 °C ist n(H/C)0 = 2,01, bei 365 °C ist n(H/C)0 = 2,00, bei 

370 °C ist n(H/C)0 = 1,99, bei 375 °C ist n(H/C)0 = 1,98 und bei 380 °C ist n(H/C)0 = 1,97. 

 

Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten  

 

Unter Berücksichtigung des sinkenden Startwertes für n(H/C)0 mit der Versuchstemperatur 

beim Kondensat erfolgt die Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten für die 

Reaktion erster Ordnung und die autokatalytische Reaktion. Dies erfolgt mathematisch in 

Anlehnung an die Beschreibung der Kinetik des Sumpfes aus den Abschnitt 4.2.1.1 und 

4.2.1.2. 

 

Tabelle 19:  Die Geschwindigkeitskonstanten k1 und ka*n(H/C)a,�  für die Beschreibung des H/C-Verhältnisses für 
die Parallelreaktion erster Ordnung und autokatalytisch im Kondensat bei den Versuchstemperaturen 
360 °C, 365 °C, 370 °C, 375 °C und 380 °C. 

 360 °C 365 °C 370 °C 375 °C 380 °C 
k1 [1/min]  0,0005 0,0007 0,001 0,0015 0,002 

ka*n(H/C)a,�  [1/min]  0,018 0,020 0,024 0,027 0,03 

 

Wie bei der Bestimmung des H/C-Verhältnisses und des Sauerstoffabbaus beim Sumpf lässt 

sich n(H/C)a,� , der autokatalytische Konzentrationsanteil des H/C-Verhältnissen nach unend-

lich langer Versuchszeit, nicht unabhängig von ka bestimmen. Die Bestimmung der Ge-

schwindigkeitskonstanten erfolgt in differenzieller Form von k1 und ka*n(H/C)a,�  nach Formel 

4.10. Die ermittelten Geschwindigkeitskonstanten für die Reduktion des H/C-Verhältnissen 

bei den unterschiedlichen Versuchstemperaturen sind in Tabelle 19 dargestellt. 
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Temperaturabhängigkeit der Reaktionskonstanten, Arr henuis Gleichung  

 

Die Abhängigkeit der Geschwindigkeitskonstanten erfolgt, wie in den vorherigen Abschnitten 

über den Ansatz von Arrhenius. Die passende Formel ist die Formel 4.11 und die dazugehö-

rigen Linearisierung nach Formel 4.12. Die dazugehörigen Arrhenuis Plots sind dargestellt in 

Abbildung 35.  

 

  

Abbildung 35:  Arrhenuis Plots für die Bestimmung der Temperaturabhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeiten 
zu Bestimmung der Aktivierungsenergie und der präexponentiellen Faktoren bei der Reaktion 
erster Ordnung mit paralleler autokatalytischer Reaktion bei der Änderung des H/C-Verhältnisses 
beim Kondensat. 

 

Für die Reaktion erster Ordnung ergibt sich für die Änderung des H/C-Verhältnisses über die 

Versuchstemperatur eine Aktivierungsenergie EA =  2,4*105 J/mol und ein Präexponentieller 

Faktor von k0,1 = 5,6*1016 1/min. Für die parallel ablaufende autokatalytische Reaktion beim 

H/C-Verhältnis Abbau beim Kondensat ergibt sich eine Aktivierungsenergie von EA =  9,1*104 

J/mol und ein Präexponentieller Faktor von k0,a*n(H/C)a,� = 5,7*105 1/min. 

 

4.2.2.2 Kinetik des Sauerstoffabbaus 

 

Berechnung des Sauerstoffmassenanteils  

 

Bei bekannter Kinetik und bekanntem H/C-Verhältnis erfolgt die Berechnung des Sauerstoff-

anteils nach Formel 2.20 Boie (allgemein). Die berechneten Sauerstoffanteile bei unter-

schiedlicher Temperatur und unterschiedlicher Versuchszeit ist für alle Versuchstemperatu-
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ren und Versuchszeiten in Abbildung 36 dargestellt. Die Sauerstoffabnahme, die aus den 

Elementaranalysen zu erwarten ist, ist deutlich zu erkennen. Die unterschiedlichen Versuch-

stemperaturen lassen sich wie bei der Änderung des H/C-Verhältnisses klar voneinander 

unterscheiden. Ebenfalls wird durch diese Berechnung die stärkere Streuung der Messwerte, 

im Vergleich zum Sumpf, weitergegeben. 

 

 
Abbildung 36:  Über Boie (allgemein) berechneter Sauerstoffabbau im Kondensat über die Versuchszeit bei der 

Zersetzung von Rapsöl bei bekannten molaren H/C-Verhältnis bei den Versuchstemperaturen 
380 °C (blau), 375°C (orange), 370 °C (grün), 365 °C (violett) und 360 °C (schwarz). 

 

Kinetik Parallelreaktion erster Ordnung / autokatal ytisch  

 

Die Normierung auf den reaktiven Sauerstoffanteil erfolgt, wie in Abschnitt 4.2.1.2, mit der 

Formel 4.13. Der Startwert w(O)0 ist ca. 13,0 wt.-%. Der nicht reaktive Anteil, der Sockelwert 

w(O)�  ist 2,2 wt.-%. 

Hier ist, wie bei der Normierung, des H/C-Verhältnisses des Kondensates eine Änderung des 

Startwertes mit der Versuchstemperatur zu berücksichtigen. Mit steigender Versuchstempe-

ratur sinkt der Startwert des Sauerstoffanteils im Kondensat. Bei 360 °C ist w(O)0 = 13,5 wt-

%, bei 365 °C ist w(O)0 = 13,0 wt.-%, bei 370 °C ist w(O)0 = 12,5 wt.-%, bei 375 °C ist w(O)0 

= 12,0 wt.-% und bei 380 °C ist w(O)0 = 11,5 wt.-%. 
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Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten  

 

Die Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten bei der Desoxygenierung im Kondensat 

erfolgt analog zu dem in Abschnitt 4.2.1.2 beschriebenen Vorgehen zur Bestimmung des 

Sauerstoffabbaus im Sumpf. Die angewandte Formel ist die Formel 4.14. Die Linearisierung 

ist nur in differenzieller Form möglich und erfordert ein hohes Maß an Messwerten zur Be-

stimmung der Geschwindigkeitskonstanten. Die Ergebnisse sind dargestellt in Tabelle 20. 

Die Konstanten sind nicht identisch mit denen von der Änderung des H/C-Verhältnissen im 

Kondensat, befinden sich aber in einer ähnlichen Größenordnung. 

 

Tabelle 20:  Die Geschwindigkeitskonstanten k1 und ka*w(O)a,�  für die Beschreibung des Abbaus des Sauerstoff-
massenanteils im Kondensat für die Parallelreaktion erster Ordnung und autokatalytisch bei den Ver-
suchstemperaturen 360 °C, 365 °C, 370 °C, 375 °C und 380 °C. 

 360 °C 365 °C 370 °C 375 °C 380 °C 
k1 [1/min]  0,0005 0,00065 0,001 0,0015 0,002 

ka*w(O)a,�  [1/min]  0,017 0,02 0,023 0,027 0,031 

 

Temperaturabhängigkeit der Reaktionskonstanten, Arr henuis Gleichung  

 

Die Darstellung der Änderung der Geschwindigkeitskonstanten mit der Temperatur erfolgt 

mit Hilfe des Arrhenuis, der Formel 4.11. Die Ermittlung über die Linearisierung erfolgt nach 

Formel 4.12 und diese ist in Abbildung 37 dargestellt.  

Für die Kinetik des Sauerstoffabbaus ergeben sich für Reaktion erster Ordnung eine Aktivie-

rungsenergie von EA = 2,5*105 J/mol und ein Präexponentieller Faktor von k1 = 1,4*1017 

1/min. Für die parallel ablaufende autokatalytische Reaktion sind die ermittelte Aktivierungs-

energie EA = 1,0*105 J/mol und der Präexponentielle Faktor k0,a*w(O)a,�  = 5,6*106 1/min. Der 

Präexponentielle Faktor k0,a berechnet sich wieder mit einer autokatalytischen Restkonzent-

ration von w(O)a,�  und ist ein zusammengesetzter Präexponentielle Faktor in der Form 

k0,a*w(O)a,� . 
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Abbildung 37:  Arrhenuis Plots für die Bestimmung der Temperaturabhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeiten 
zur Bestimmung der Aktivierungsenergie und der präexponentiellen Faktoren bei der Reaktion 
erster Ordnung mit paralleler autokatalytischer Reaktion bei der Änderung des Sauerstoffmas-
senanteils beim Kondensat. 

 

Das Modell der Parallelreaktion erster Ordnung mit einer autokatalytischen Reaktion ist für 

die Beschreibung der kinetischen Vorgänge bei der Pyrolyse von Triglyceriden anwendbar. 

Ob sich der Sauerstoffabbau und die Änderung des H/C-Verhältnisses durch dieses Modell 

darstellen lassen, muss eine Überprüfung des Modells belegen. Die Überprüfung des Mo-

dells befindet sich im nächsten Abschnitt. Beim Kondensat muss bei der Anwendung des 

Modells noch die Änderung der Startwerte vom H/C-Verhältnis und vom Sauerstoffgehalt mit 

der Temperatur berücksichtigt werden. 

 

4.2.3 Vergleich der berechneten und der experimente llen Daten 

 

Vergleich der Sumpfdaten mit dem Modell 

 

Die Überprüfung der Kinetik des Modells erfolgt mit den erzeugten Analysendaten aus den 

Batchversuchen zur Desoxygenierung von Rapsöl. Die Überprüfung des Modells beginnt mit 

den ermittelten Aktivierungsenergien und den Präexponentiellen Faktoren für die Desoxyge-

neriung und der Änderung des H/C-Verhältnissen in der Sumpfphase. Die ermittelten Werte 

aus den Abschnitten 4.2.1.1 und 4.2.1.2 sind zusammengefasst in Tabelle 21 dargestellt. Mit 

Hilfe der Aktivierungsenergien und der Präexponentiellen Faktoren lassen sich die jeweiligen 

Geschwindigkeitskonstanten bei den unterschiedlichen Versuchstemperaturen für die Des-

oxygenierung und die Änderung des H/C-Verhältnisses ermitteln.  
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Tabelle 21:  Zusammenfassende Darstellung der Aktivierungsenergien und der Präexponentiellen Faktoren für 
die Desoxygenierung und die Änderung des H/C-Verhältnisses in der Sumpfphase für das Modell der 
Parallelreaktion erster Ordnung mit autokatalytisch Reaktion bei der thermischen Zersetzung von 
Rapsöl. 

Änderung des H /C-Verhältnisses  Änderung des Sauerstoffmassenanteil w(O)  
Aktivierungsenergie 
EA  

Präexponentieller 
Faktor 

Aktivierungsenergie  
EA 

Präexponentieller Fak-
tor 

Erster Ordnung k0,1 Erster Ordnung k0,1 
4,1*105 J/mol 2,5*1030 1/min 4,0*105 J/mol 1,1*1030 1/min 
autokatalytisch k0,a*n(H/C)a,�  Autokatalytisch k0,a*w(O)a,�  
7,0*104 J/mol 8,9*103 1/min 7,0*104 J/mol 8,9*103 1/min 

 

Mit den ermittelten Geschwindigkeitskonstanten für die unterschiedlichen Versuchstempera-

turen für die Desoxygenierung und die Änderung des H/C-Verhältnissen in der Sumpfphase 

kann über die gesamte Versuchszeit auf den auf 1 normierten reaktiven Anteil für den Sau-

erstoffanteil und das H/C-Verhältnis zurückgerechnet werden. Die Berechnung des absolu-

ten Anteils an Sauerstoff und das tatsächliche H/C-Verhältnis erfolgt mit den aus den Daten 

festgelegten Startwerten für den Sauerstoffgehalt w(O)0 = 10,8 wt.-% und dem des H/C-

Verhältnisse von n(H/C)0 = 1,815 für die Sumpfphase. Weiterhin sind die nicht reaktiven An-

teile vom Sauerstoffgehalt w(O)�  = 2,0 wt.-% und vom H/C-Verhältnis n(H/C)�  = 1,65 not-

wendig. Der Vergleich des Modells mit ermittelten Werten für den Sauerstoffgehalt und des 

H/C-Verhältnisses aus den Brennwertmessungen ist in Abbildung 38 dargestellt.  

 

  
Abbildung 38:  Vergleich der bereitgestellten Daten für das H/C-Verhältnis und dem Sauerstoffmassenanteil w(O) 

im Sumpf über die Versuchszeit mit der Modellierung bei den Versuchstemperaturen 360 °C 
(schwarz), 365 °C (violett), 370 °C (grün), 375 °C (orange), 380 °C (blau). 

 

Die Verläufe des Saustoffgehaltes und des H/C-Verhältnisses bei den durchgeführten Ver-

suchstemperuren lassen sich gut durch das Modell beschreiben. Einzig der Versuch bei 

380 °C hat leichte Abweichungen und wird nicht exakt, aber vom Verlauf her nicht gänzlich 
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falsch, dargestellt. Es ist zu vermuten, wie bei den vorherigen Betrachtungen erwähnt, dass 

die Versuchstemperatur von 380 °C bei diesem Versuchsaufbau, dieser Versuchsdurchfüh-

rung und diesem Maß an Automatisierung an die Grenze der experimentellen Möglichkeiten 

stößt und für einen Versuchsdurchführenden zu schnell ablaufen. 

Aus den ermittelten Werten für das H/C-Verhältnis und des Sauerstoffgehalts lässt sich auf 

die Elementarzusammensetzung zurückrechnen. Diese Werte können mit den Elementar-

analysen der Versuchstemperaturen bei 365 °C und 375 °C verglichen werden. Dieser Ver-

gleich ist dargestellt in Abbildung 39.  

 

  
Abbildung 39:  Vergleich der gemessenen Daten für die Elementarzusammensetzung mit den Elementarzusam-

mensetzungsverläufen aus der Modellierung des Sumpfes über die Versuchszeit von den Versu-
chen 365 °C (1) und 375 °C (2). 

 

Es zeigt sich, dass das Modell für die Sumpfphase exakt die Werte der Elementaranalysen 

für die Versuchstemperaturen von 365 °C und 375 °C trifft. Es gibt lediglich eine leichte Ab-

weichung bei der Berechnung des Sauerstoffgehaltes und des Kohlenstoffgehaltes bei nied-

rigen Versuchszeiten bei der Versuchstemperatur von 365 °C. Diese Abweichungen werden 

sich in der weiteren Modellierung nicht negativ auswirken. 

Mit der Elementarzusammensetzung ergeben sich die berechneten Brennwerte mit der For-

mel 2.20 von Boie (allgemein) für die jeweilige Versuchstemperatur. Der Vergleich der ge-

messenen mit den berechneten Brennwerten aus dem Modell bei allen fünf Versuchstempe-

raturen ist dargestellt in Abbildung 38. Die Verläufe der Brennwerte der Sumpfphase lassen 

sich gut mit dem Modell darstellen. Bei der höchsten Versuchstemperatur 380 °C errechnen 

sich im Modell leicht höhere Brennwerte im Vergleich zu den gemessenen Brennwerten. Das 

ist auf Grund der Abweichungen bei der ermittelten Elementarzusammensetzung nicht an-

ders zu erwarten. Die Elementarzusammensetzung hat bei 380 °C im Versuch ein höheres 
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H/C-Verhältnis und ein höheren Sauerstoffgehalt als im Modell. Das höhere H/C-Verhältnis 

im Modell muss nach den Berechnungen einen höheren Brennwert ergeben. Allerdings 

scheint der höhere Sauerstoffgehalt dieses höhere H/C-Verhältnis nicht kompensieren zu 

können, woraus sich ein höherer berechneter Brennwert als der gemessene ergibt. 

Die Temperaturen 375 °C, 370 °C und 365 °C lassen sich sehr gut mit dem Modell darstel-

len. Der Versuch bei 360 °C weist leichte Abweichungen zwischen dem Modell und den ge-

messenen Brennwerten bei geringen Versuchszeiten auf. Das liegt an dem leicht erhöhten 

Sauerstoffgehalt bei der Modellierung bei diesen Versuchszeiten und dieser Versuchstempe-

ratur. 

 

 
Abbildung 40:  Vergleich der Modellierung mit den gemessenen Brennwerten des Sumpfes über die Versuchszeit 

bei den Temperaturen 360 °C (schwarz), 365 °C (violett), 370 °C (grün), 375 °C (orange), 380 °C 
(blau). 

 

Bis auf leichte Abweichungen bei der Versuchstemperatur von 380 °C und 360 °C zeigt sich, 

dass sich das Modell von Parallelreaktion erster Ordnung mit autokatalytischer Reaktion gut 

auf die Desoxygeneriung in der Sumpfphase anwenden lässt. 

 

Vergleich der Kondensatdaten mit dem Modell 

 

Für die Überprüfung des Modells mit den vorhandenen Daten und Analysenergebnissen ist 

im ersten Schritt die Berechnung der Geschwindigkeitskostanten aus der beschriebenen 
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Temperaturabhängigkeit nach Arrhenius notwendig. Dieses Vorgehen folgt analog dem Vor-

gehen bei der Überprüfung des Sumpfphasenmodells. Die für die Berechnung ermittelten 

Aktivierungsenergien und Präexponentiellen Faktoren sind zusammenfassend in Tabelle 22 

dargestellt. Die Bestimmung der Aktivierungsenergien und der Präexponentiellen Faktoren 

für dem Sauerstoffabbau und die Änderung des H/C-Verhältnissen für das Modell der Paral-

lelreaktion erster Ordnung mit autokatalytischer Reaktion für das ölhaltige Kondensat befin-

den sich in Abschnitt 4.2.2.1 und Abschnitt 4.2.2.2. 

 

Tabelle 22:  Zusammenfassende Darstellung der Aktivierungsenergien und der Präexponentiellen Faktoren für 
die Desoxygenierung und die Änderung des H/C-Verhältnisses im Kondensat für das Modell der Pa-
rallelreaktion erster Ordnung mit autokatalytisch Reaktion bei der thermischen Zersetzung von Raps-
öl. 

Änderung des H/C -Verhältnisses  Änderung des Sauerstoffmassenanteil w(O)  
Aktivierungsenergie 
EA  

Präexponentieller 
Faktor 

Aktivierungsenergie  
EA 

Präexponentieller Fak-
tor 

Erster Ordnung k0,1 Erster Ordnung k0,1 
2,4*105 J/mol 5,6*1016 1/min 2,5*105 J/mol 1,4*1017 1/min 
autokatalytisch k0,a*n(H/C)a,�  autokatalytisch k0,a*w(O)a,�  
9,0*104 J/mol 5,8*105 1/min 1,0*105 J/mol 5,6*106 1/min 

 

Mit den Geschwindigkeitskostanten bei den entsprechenden Versuchstemperaturen, um ei-

nen Vergleich mit vorhandenen Daten zu ermöglichen, ergibt sich der normierte reaktive An-

teil des Sauerstoffgehaltes und H/C-Verhältnissen des Kondensats. Für die Rückrechnung 

auf den absoluten Sauerstoffanteil und das wirkliche H/C-Verhältnisse müssen die aus den 

Experimenten ermittelten Start und Sockelwerte für beide Parameter wieder in die Kinetik 

eingerechnet werden. Für das Kondensat und die Änderung des H/C-Verhältnisses sind der 

Startwert n(H/C)0 = ca. 2 und der nichtreaktive Anteil der Sockelwert von n(H/C)�  = 1,8. Die 

Werte für die Sauerstoffkinetik sind ein Startwert von w(O)0 = ca. 13 wt.-% und ein Sockel-

wert w(O)�  = 2,2 wt.-%. 

Anders als bei der Sumpfphase müssen beim Kondensat die Startwerte für den Sauerstoff-

abbau und für das H/C-Verhältnis mit der Versuchstemperatur verändert werden. Der Start-

wert wird als lineare Reduzierung mit steigender Versuchstemperatur berücksichtigt. Der 

Startwert n(H/C)0 sinkt von 2,01 bei 360 °C bis auf ca. 1,97 bei 380 °C. Der Startwert für den 

Sauerstoffabbau w(O)0 wird entsprechend mit einer linearen Abnahme von 13,5 wt.-% bei 

360 °C auf einen Wert von 11,5 wt.-% bei 380 °C berücksichtigt. Diese linearen Startwertän-

derungen sind dargestellt in Abbildung 41. 
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Abbildung 41:  Darstellung der Änderung der Startwerte für den Stoffmengenanteil n(H/C)0 und den Sauerstoff-
gehalt w(O)0 des Kondensates mit der Versuchstemperatur für die Temperaturen von 360 °C bis 
380 °C. 

 

Abbildung 42 zeigt die sich aus der Kinetik und der Zurückrechnung ergebenen Sauerstoff-

gehalte und H/C-Verhältnisse bei den unterschiedlichen Versuchstemperaturen 360 °C, 365 

°C, 370 °C, 375 °C und 380 °C. Die zusätzlich dargestellten Wertepunkte sind die Daten aus 

der Berechnung über den Brennwert. Die etwas stärkere Streuung der Messwerte im Ver-

gleich zur Sumpfphase ist hier ebenfalls deutlich sichtbar. Die erstellte Kinetik bildet trotzdem 

gut die Lage der Messwerte ab. 

 

  
 

Abbildung 42:  Vergleich der bereitgestellten Daten für das H/C-Verhältnis und dem Sauerstoffmassenanteil w(O) 
im Kondensat über die Versuchszeit mit der Modellierung bei den Versuchstemperaturen 360 °C 
(schwarz), 365 °C (violett), 370 °C (grün), 375 °C (orange), 380 °C (blau). 

 

Ein besserer Überblick ergibt sich bei dem direkten Vergleich der Modellierung mit den ge-

messenen Elementaranalysen der Kondensate von den Versuchen bei 365 °C und 375 °C. 

In Abbildung 43 zeigt sich, dass der Wasserstoffgehalt durch die Modellierung gut dargestellt 

wird. Bei dem Sauerstoffgehalt und dem Kohlenstoffgehalt sind gerade bei kürzeren Ver-
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suchszeiten Abweichungen zu erkennen. Der Verlauf über die Versuchszeit, d.h. der Anstieg 

des Kohlenstoffgehaltes und die Reduktion des Sauerstoffgehaltes wird gut dargestellt. Hier 

offenbart sich eine leichte Schwäche des Modells bei der Modellierung des Kondensates. Bei 

der etwas größeren Streuung der Messwerte bei der Brennwertmessung und dem flacheren 

Verlauf der angenommenen Korrelation des H/C-Verhältnisses im Vergleich zur Sumpfphase 

wäre eine größere Anzahl an direkten Elementaranalysen notwendig, um ein besseres Er-

gebnis bei der Modellierung zu erreichen. 

 

  
 

Abbildung 43:  Vergleich der gemessenen Daten für die Elementarzusammensetzung mit den Elementarzusam-
mensetzungsverläufen aus der Modellierung des Kondensats über die Versuchszeit von den Ver-
suchen 365 °C (1) und 375 °C (2). 

 

Die aus der Modellierung der Elementarzusammensetzung berechneten Brennwerte mit der 

Formel 2.20 von Boie des Kondensates sind zu sehen in Abbildung 44. Die sich verändern-

den Startwerte mit den Versuchstemperaturen bei dem Sauerstoffgehalt und dem H/C-

Verhältnis sind bei der Berechnung der Brennwerte deutlich zu erkennen. Der Startbrennwert 

sinkt mit sinkender Versuchstemperatur. Beim direkten Vergleich der Messwerte mit der Mo-

dellierung ergibt sich eine gute Abbildung der Messwerte bei allen Versuchstemperaturen. 
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Abbildung 44:  Vergleich der Modellierung mit den gemessenen Brennwerten des Kondensats über die Ver-

suchszeit bei den Temperaturen 360 °C (schwarz), 365 °C (violett), 370 °C (grün), 375 °C (oran-
ge), 380 °C (blau). 

 

Beim Kondensat bildet das Modell im Gegensatz zur Sumpfphasenmodellierung den Ver-

such bei 380 °C ebenfalls gut ab. Es könnte sich bei den Abweichungen bei der Modellierung 

in der Sumpfphase bei 380 °C um eine leichte zeitliche Verschiebung bei der Gewinnung der 

Sumpfproben handeln. Diese Abweichungen der Modellierung zu den Messwerten bei 

380 °C sind bei der Kondensatmodellierung nicht zu erkennen. Es ist daher nicht grundsätz-

lich von einer fehlerhaften Modellierung der Versuchstemperatur von 380 °C auszugehen. 

 

4.3 Resümee der Modellierung 

 

Die Formel von Boie (allgemein) hat die höchste Genauigkeit bei der Modellierung der 

Brennwerte aus den Elementardaten und umgekehrt. Mit dieser Formel ist es möglich die 

vorhandene Datendichte für die Modellierung zu Erhöhen und diese somit zu ermöglichen. 

Die Modellierung der Desoxygeneriung bei Triglyceriden per Reaktivdestillation lässt sich 

nicht mit den einfachen Reaktionsordnungen erreichen. Der s-förmige Verlauf erlaubt keine 

einfache Modellierung über die gesamte Versuchszeit. Gerade Werte zu Beginn und zum 

Ende der durchgeführten Versuche zeigen starke Abweichungen bei dieser Art der Modellie-

rung. 
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Ein erweitertes Modell von Parallelreaktion erster Ordnung mit autokatalytischer Reaktion 

erzielt hier ganz deutlich eine bessere Abbildung der Verläufe. Die Modellierung der Elemen-

tarzusammensetzung des Sumpfes und des Kondensaten an Kohlenstoff C, Wasserstoff H 

und Sauerstoff O ist möglich. Für die Sumpfphase wird die Elementarzusammensetzung 

richtig ermittelt. Bei dem Kondensat ergeben sich leichte Abweichungen im Sauerstoff- und 

Kohlenstoffgehalt. Auf die abschließende Berechnung der Brennwerte scheint dieses aber 

keinen gravierenden Einfluss zu haben. 

Die ermittelten Aktivierungsenergien für die autokatalytische Reaktion und die Reaktion ers-

ter Ordnung zeigen deutliche Unterschiede in der Größenordnung. Beim Sumpf und beim 

Kondensat hat die Reaktion erster Ordnung mit einer höheren Aktivierungsenergie eine grö-

ßere Abhängigkeit von der Temperatur als die autokatalytische Reaktion. Der Unterschied 

der Aktivierungsenergien ist beim Kondensat ausgeprägter als bei der Sumpfphase. 

Die Aktivierungsenergien der Reaktionen erster Ordnung in der Sumpfphase sind mit ca. 

200 kJ/mol typische Werte die beim Cracken von Kohlenwasserstoffen entstehen. Bei Behar 

et al. [143, S. 185] sind die Aktivierungsenergien bei der thermischen Zersetzung von Kero-

gen und Öl in unterschiedliche Produkte mit 190 bis 270 kJ/mol angegeben und bei Pepper 

und Dodd [144, S. 322] sind diese bei der thermischen Zersetzung von Ölen und Alphalten 

zu unterschiedlichen Ölfraktionen und Gas zwischen 120 und 250 kJ/mol. Die Aktivierungs-

energien für die Reaktionen erster Ordnung im Kondensat sind mit ca. 400 kJ/mol noch über 

diesen Angaben. Alle autokatalytischen Reaktionen sind in den Aktivierungsenergien gerin-

ger. 

Die zeitlich anfängliche Verzögerung der Desoxygenierung erklärt sich durch Entstehung 

freier Fettsäuren per Esterspaltung, die weitere Sauerstoffabbaureaktionen beschleunigen. 

Der in der Kinetik berücksichtigte autokatalytische Ansatz berücksichtigt diese anfängliche 

Verzögerung mathematisch. Die Bildung der autokatalytisch wirkenden Komponente scheint 

sich demnach nicht so stark durch Temperaturerhöhung beschleunigen zu lassen wie weite-

re Desoxygeneriungs- und Crackreaktionen. 
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5 Ausblick 

 

Das Prinzip der Reaktivdestillation erweist sich als gut geeignet für die Desoxygeneriung von 

Triglyceriden hinzu sauerstoffarmen Produkten für die Produktion von alternativen Kraftstof-

fen. Bei den Batchversuchen stabilisiert sich die Sumpfphase mit der Zeit, ob das ebenfalls 

für den kontinuierlichen Betrieb der Fall ist, gilt es zu belegen.  

Für eine bessere Klärung einiger teilwiese konkurrierenden Mechanismen wären geschlos-

sene Elementarbilanzen empfehlenswert. Um diese sicher zu erreichen sind deutlich mehr 

Elementaranalysen erforderlich. Die Datendichte der Elementarzusammensetzung müsste 

erhöht werden, um eine höhere Belastbarkeit der Aussagen zu erreichen. Für absolut ge-

schlossene Bilanzen ist zusätzlich eine Erfassung der Reaktionsgase in Quantität und Quali-

tät notwendig. Bei den Reaktionsgasen ist wie beim Kondensat und der Sumpfphase eine 

vollständige Kinetik zur Gasentstehung zu empfehlen. Zusätzlich ließe sich bei der Entste-

hungskinetik der Gase bei kontinuierlicher Erfassung interpretieren, ob es sich bei dem je-

weiligen Gas um ein Primär- oder Sekundärprodukt handelt. 

Zur Vervollständigung der Gesamtkinetik zur Erstellung eines Modells für einen kontinuierli-

chen Prozess fehlt es an einer Kohlebildungskinetik. Diese zu erzeugen dürfte allerding äu-

ßerst aufwendig sein, da bei diesen Reaktionstemperaturen und dem sich im Versuchsver-

lauf stabilisierenden Sumpfes eine sehr lange Versuchszeit von mehreren Tagen ergeben 

dürfte. 

Eine Ausweitung des Produktspektrums wäre für eine Interpretation des Einflusses des Sät-

tigungsgrades der pyrolysierten Fettsäuren empfehlenswert. Beispiele hierfür wären das 

Palmöl mit einem hohen Anteil an gesättigter Palmitinsäure oder das Sojaöl mit vielen Fett-

säuren, die eine oder mehrere Doppelbindungen aufweisen.  

Diese Untersuchungen könnten zusätzlich auf die reinen Fettsäuren erweitert werden. Für 

diese Untersuchungen wäre zur besseren Umsetzbarkeit ein Druckreaktor notwendig, der 

leichte Überdrücke von bis zu fünf bar zulässt, damit die Fettsäuren bei den hier untersuch-

ten Temperaturen nicht ungehindert aus dem Reaktor verdampfen. Mit dem unbekannten 

Parameter Druck kommen zusätzlich weitere nötige Untersuchungen hinzu. 
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Abkürzungsverzeichnis 

EU Europäische Union 

HVO Hydrotreated Vegetable Oil / Hydriertes und isomerisiertes Pflanzenöl 

CVO Cracked Vegetable Oil / Gecracktes Pflanzenöl 

HCVO Hydrogenated Cracked Vegetable Oil / Hydriertes und gecracktes Pflanzenöl 

CNG Compressed Natural Gas / Komprimiertes Erdgas 

LNG Liquifued Natural Gas / Verflüssigtes Erdgas bei ca. -162 °C 

DIN Deutsches Institut für Normung / Veröffentlicht die DIN-Normen 

ASTM American Society for Testing und Materials / Veröffentlicht die ASTM-Normen 

IZ Jodzahl 

GCMS Gaschromatographie mit Massenspektrometrie-Kopplung 

EA Elementaranalyse 

SZ Säurezahl 
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Symbolverzeichnis 

Symbol Einheit Bezeichnung 

UV [J/mol] Aktivierungsenergie 

WM
X [1/min] präexponentieller Faktor, Frequenzfaktor, 

Stoßfaktor der Reaktionsordnung i oder der 

autokatalytischen Reaktion a 

WX [1/min] Geschwindigkeitskonstante der Reaktions-

ordnung i oder der autokatalytischen Reakti-

on a 

Y X oder Y !Z# [g/mol] Molare Masse der Komponente i 

JX oder J!Z# [mol] Stoffmenge der Komponente i 

J!Z?[# [/] Stoffmengenverhältnis der Komponenten i 

und j 

J!Z?[#M [/] Stoffmengenverhältnis der Komponenten i 

und j zur Zeit t = 0 min 

J!Z?[#N  [/] Stoffmengenverhältnis der Komponenten i 

und j zur Zeit t = �  min 

J!Z?[#O [/] Stoffmengenverhältnis der autokatalytischen 

Reaktion der Komponenten i und j 

J!Z?[#O
N [/] Endstoffmengenverhältnis der autokatalyti-

schen Reaktion der Komponenten i und j zur 

Zeit t = �  min 

SX oder S!Z# [wt.-%] oder [/] Masseanteil der Komponente i 

SX
M oder S!Z#M [wt.-%] oder [/] Anfangsmassenanteil der Komponente i zur 

Zeit t = 0 min 

SX
N oder S!Z#N  [wt.-%] oder [/] Endmassenanteil der Komponente i zur Zeit 

t = �  min 

SX
O oder S!Z#O [wt.-%] oder [/] Massenanteil autokatalytischen Reaktion der 

Komponente i 
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SX
O
N oder S!Z#O
N [wt.-%] oder [/] Massenanteil der autokatalytischen Reaktion 

der Komponente i zur Zeit t = �  min 

\  [J/(mol*K)] Universelle Gaskonstante, R = 

8,314…J/(mol*K) 

]  [wt.-%/min] oder [1/min] Reaktionsgeschwindigkeit 

^  [K] Temperatur 

_  [vol.-%] Volumenanteil 

 

 

Chemische Elemente und Verbindungen sind nach internationalen Standards abgekürzt. 
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A1 Analysenzertifikat des verwendeten Rapsöl (Rüböl ) Raffinats 
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A2 GCMS Methode „von Thünen Institut“ 
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A3 Versuchsübersicht mit Darstellung der Massenbila nzen 

 
Tabelle 23:  Versuchsübersicht mit Massenbilanzen der durchgeführten Batchversuche mit Rapsöl zur thermo-

chemischen Umwandlung und Desoxygenierung zu hochwertigen Energieträgern. 

    Rohstoff 
Kondensat 

Öl 
Kondensat 

Wasser Sumpf 
Gas und  
Verluste 

Nr. Name 
Sumpf-

temperatur 
[°C] 

Versuchs-
zeit [min] 

[g] [wt.-%] [g] [wt.-%] [g] [wt.-%] [g] [wt.-%] [g] [wt.-%] 

1 360 °C (1) 
360 (1) 360 528 1809 100 952,2 52,6 35 1,9 690,4 38,2 131,4 7,3 

2 360 °C (2) 
360 (2) 

360 482 1806 100 842,0 46,6 30 1,7 783,8 43,4 150,2 8,3 

3 
365 °C (1) 

365 (1) 365 277 1812 100 944,9 52,1 32 1,8 786,0 43,4 49,1 2,7 

4 365 °C (2) 
365 (2) 365 420 1800 100 897,3 49,9 30 1,7 - - - - 

5 365 °C (3) 
365 (3) 

365 366 1800 100 917,4 51,0 30 1,7 - - - - 

6 
370 °C (1) 

370 (1) 370 247 1846 100 898,9 48,7 30 1,6 637,1 34,5 280,0 15,2 

7 370 °C (2) 
370 (2) 370 335 1800 100 984,2 54,7 30 1,7 - - - - 

8 375 °C (1) 
375 (1) 

375 226 1834 100 1122,0 61,2 32 1,7 593,0 32,3 87,0 4,7 

9 
375 °C (2) 

375 (2) 375 122 1800 100 964,5 53,6 30 1,7 - - - - 

10 375 °C (3) 
375 (3) 375 242 1800 100 990,0 55,0 30 1,7 - - - - 

11 380 °C (1) 
380 (1) 

380 244 1808 100 1116,7 61,8 27 1,5 541,8 30,0 122,5 6,8 

12 
380 °C (2) 

380 (2) 380 162 1801 100 1027,0 57,0 22 1,2 622,5 34,6 129,5 7,2 

Der Rohstoff bei allen Versuchen ist raffinertes Rapsöl 
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A4 Versuchsverlauf Batchversuch 360 °C (1) 

 
Abbildung 45:  Versuchsverlauf des Versuches 360 (1) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 

 

A5 Versuchsverlauf Batchversuch 360 °C (2) 

 
Abbildung 46: Versuchsverlauf des Versuches 360 (2) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 
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A6 Versuchsverlauf Batchversuch 365 °C (1) 

 
Abbildung 47:  Versuchsverlauf des Versuches 365 (1) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 

 

A7 Versuchsverlauf Batchversuch 365 °C (2) 

 
Abbildung 48:  Versuchsverlauf des Versuches 365 (2) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 
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A8 Versuchsverlauf Batchversuch 365 °C (3) 

 
Abbildung 49:  Versuchsverlauf des Versuches 365 (3) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 

 

A9 Versuchsverlauf Batchversuch 370 °C (1) 

 
Abbildung 50:  Versuchsverlauf des Versuches 370 (1) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 
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A10 Versuchsverlauf Batchversuch 370 °C (2) 

 
Abbildung 51:  Versuchsverlauf des Versuches 370 (2) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 

 

A11 Versuchsverlauf Batchversuch 375 °C (1) 

 
Abbildung 52:  Versuchsverlauf des Versuches 375 (1) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 
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A12 Versuchsverlauf Batchversuch 375 °C (2) 

 
Abbildung 53: Versuchsverlauf des Versuches 375 (2) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 

 

A13 Versuchsverlauf Batchversuch 375 °C (3) 

 
Abbildung 54: Versuchsverlauf des Versuches 375 (3) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 
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A14 Versuchsverlauf Batchversuch 380 °C (1) 

 
Abbildung 55: Versuchsverlauf des Versuches 380 (1) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 

 

A15 Versuchsverlauf Batchversuch 380 °C (2) 

 
Abbildung 56: Versuchsverlauf des Versuches 380 (2) zur thermochemischen Umwandlung von Pflanzenölen, 

T001, T002 Sumpftemperatur, T003 Kopftemperatur, T007, T008, Sumpfheizmanschettentempe-
ratur, T009, T010 Kopfheizmanschettentemperatur, W001, W002 Masse Kondensat nach Kon-
densator 1 und 2 aufgetragen über der Versuchszeit. 
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A16 Berechnung der Elementarzusammensetzung aus dem  Brennwert 

 

Als Grundlage für die Berechnung der Elementarzusammensetzung aus dem Brennwert gilt 

die Formel von Boie (allgemein), Formel 2.20. 

��� � �� ��	 
 � �
 ��'� � � � ��
 � �
 ���� � � " ��
 � �
 ��'� � % & ��
  

Es muss angenommen werden, dass sich die Gesamtmasse lediglich aus den Elementen 

Wasserstoff, Kohlenstoff und Sauerstoff zusammengesetzt ist. Die Elementaranalysen ha-

ben das Vorhandensein von Stickstoff und Schwefel ausgeschlossen. 

��� � � � � � 
 � � " � � 
 � % & ��
  

Um weitere Berechnungen zu ermöglichen ist es notwendig ein das molare C/H Verhältnis 

abzuschätzen, um weitere Unbekannte zu eliminieren. 

` �
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�

a � � b "
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Massenanteil Kohlenstoff aus dem Massenanteil Sauer stoff und dem molaren C/H- 

Verhältnis 

 

Für den Massenanteil für Kohlenstoff in Abhängigkeit vom Sauerstoffgehalt, ergibt sich mit 

%& � � 
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 � � " � � 
  

Und 
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 �
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folgender Zusammenhang 
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Durch Umstellung ergibt sich für den Massenanteil an Kohlenstoff die Formel 

%� � � 
 �
��� � � & � � 


� �
�

` � � b �
` " � b "
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Massenanteil Wasserstoff aus dem Massenanteil Sauer stoff und dem molarem C/H- 

Verhältnis 

 

Für den Massenanteil für Wasserstoff in Abhängigkeit vom Sauerstoffgehalt, ergibt sich mit 

%& � � 
 � ��� � � � � � 
 � � " � � 
  

Und 

� � ��
 � � " � � 
 �
` � � b �

` " � b "
 

folgender Zusammenhang 

%& � � 
 � ��� � � " � � 
 �
` � � b �

` " � b "
� % " � � 
 

Durch Umstellung ergibt sich für den Massenanteil an Kohlenstoff die Formel 

%" � � 
 �
��� � � & � � 


� �
` � � b �
` " � b "

 

 

Massenanteil Sauerstoff aus dem Brennwert bei bekan ntem molarem C/H-Verhältnis 

 

Die Ausgangsformel für die Berechnung ist die Brennwertformel von Boie (allgemein) [131]. 

��� � �� ��	 
 � �
 ��'� � � � ��
 � �
 ���� � � " ��
 � �
 ��'� � % & ��
  

Mit der Formel für den Massenanteil an Kohlenstoff 

� � � � " � � 
 �
` � � b �

` " � b "
 

ergibt sich 

��� � �� ��	 
 � �
 ��'� � � " � � 
 �
` � � b �

` " � b "
� �
 ���� � � " ��
 � �
 ��'� � % & ��
  

Nach dem Ausklammern von wH und der Formel für den Massenanteil an Wasserstoff im 

Bezug auf den Massenanteil an Sauerstoff 

%" � � 
 �
��� � � & � � 


� �
` � � b �
` " � b "

 

ergibt sich 
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��� � �� ��	 
 �
��� � � & � � 


� �
` � � b �
` " � b "

� 2�
 ��'� �
` � � b �

` " � b "
� �
 ����3 � �
 ��'� � % & ��
  

Nach dem Umstellen nach w0 ergibt sich für den Massenanteil an Sauerstoff 

� & � � 
 �
��� �  � 8 � ��� � > � ��� � �� ��	 
 � !8 � �#

 � 8 � > � - � !8 � �#
 

mit a = 0,3483, b = 1,1591 und c = 0,1080. Die Konstante K entspricht 

8 �
` � � b �

` " � b "
 

Somit ist die Gesamtformel für die Berechnung des Massenanteils an Sauerstoff bei bekann-

tem molarem C/H-Verhältnis 

� & � � 
 �
��� � �
 ��'� �

` � � b �
` " � b "

� ��� � �
 ���� � ��� � �� ��	 
 � !
` � � b �
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� �#

�
 ��'� �
` � � b �
` " � b "

� �
 ���� � �
 ��'� � !
` � � b �
` " � b "

� �#
 

 

A17 Allgemeine Reaktionsordnungen 

aus [145] 

Reaktion erster Ordnung  

c � �
d� e

df
� g � � � e 

zur Auswertung nach der Integrationsmethode mit Linearisierung 

9� ! � e# � �g � � f � h`H� e
� I  

 

Reaktion zweiter Ordnung 

c � �
d� e

df
� g � � � e

�  

zur Auswertung nach der Integrationsmethode mit Linearisierung 

�
� e

� g � � f �
�

� e
�
 

 

Reaktion n-ter Ordnung 

c � �
d� e

df
� g � � � e
�

`  
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zur Auswertung nach der Integrationsmethode mit Linearisierung 

�

! ` � � #� � e
! `P� # � g � � f �

�

! ` � � #� � e
�
! `P� # 

 

Allgemein zur Auswertung über die Differenzielle Methode  

(nicht ganzzahlige Reaktionsordnungen möglich) 

c � �
d� e

df
� g � � � e
�

`  

Durch Linearisierung 

9�� ! c# � 9�� ! g � #� ` � hij ! � e# 

 

A18 Parallelreaktion erster Ordnung / autokatalytis ch 

Teile aus [141] 

k
g�
l m�!�� &cd`n`j#  c� � �

d� e

df
� g � � � e 

k � o
gp
l m�!pnfigpfphqferst#  c� � �

d� e

df
� g p � � e � � p  

Damit gilt für die Parallelreaktion 

c�
� � �
d� e

df
� g � � � e � �g p � � e � � p 

mit der Annahme, dass zu Beginn kein autokatalytischer Massenanteil vorhanden ist und am 

Ende des Versuches eine Restkonzentration in einem autokatalytischen Teil vorhanden ist, 

kann die autokatalytische Konzentration wa mit wi und einer autokatalytischen Endkonzentra-

tion wa,�  beschrieben werden 

� p � � p
N � ! � � � e# 

 

Lösung der DGL 

c�
� � �
d� e

df
� g � � � e � �g p � � e � � p 

c�
� � �
d� e

df
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df
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c�
� � �
d� e

df
� Hg � � �g p � � p
N I � � e � H�g p � � p
N I � � e

�  

Mit den Integrationsgrenzen von t0 bis t ergeben sich die Konzentrationen wi,0 bis wi  

� u
�

Hg� � �g p � � p
N I � � e � H�g p � � p
N I � � e
�

� e

� e
�

d� e � u df
f

f �

 

mit dem Grundintegral aus [146] 

u
dv

pv � � wv
� �

�
w

� h` 2
pv � w

v
3 � �

�
w

� h` 2p �
w
v

3 

ergibt sich mit x = wi, a = -wa,� ·ka und b = k1+ wa,� ·ka 

h` 2
g � � �g p � � p
N

� e
� �g p � � p
N 3 � h` 2

g � � �g p � � p
N
� e
�

� �g p � � p
N 3

g � � �g p � � p
N
� f � f �  

Für die Konzentration wi folgt 

� e �
g � � �g p � � p
N

�gp � � p
N � 2
g � � �g p � � p
N

� e
�
� �g p � � p
N 3 � x Hg� y�g p �� p
z I� ! fPf � #

 

zur Normierung von wi an den Anteil, der an der Reaktion beteiligt ist, muss der Sockelbetrag 

wi,�  der nicht reaktionsfähig ist eliminiert werden. 

Somit gilt für den reaktionsfähigen Anteil 

� e
`xn � 2
� eP� e
z

���P� e
z
3 auf der Basis von 100 % 

oder 

� e
`xn � 2
� eP� e
z

�P� e
z
3 auf der Basis von 1 

oder 

� e
`xn � 2
� eP� e
z

� e
� P� e
z
3 auf der Basis von wi,0 der Anfangskonzentration 

Linearisierung zur getrennten Bestimmung von wa,� ·ka und k1 

Die Linearisierung ist nur in differenzierter Form möglich 

�
d� e
df

� e
� g � � �g p � � p
N � �g p � � p
N � � e 

Diese Berechnung kann nur mit einer großen Anzahl von Messwerten durchgeführt werden, 

welche keine zu starke Streuung der Einzelmesswerte aufweisen. 

Analog erfolgt die Berechnung für das Stoffmengenverhältnis anstatt des Massenanteils. 
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