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Zusammenfassung

Das Projekt
"
DeNOx-Modell II\ besch�aftigt sich als Fortsetzungsprojekt des Projekts

"
DeNOx-Modell I\ mit der Modellierung der heterogenen Katalyse an beschichteten Wa-
benkatalysatoren. Das Ziel dieser Untersuchung stellt die Modellierung und Simulation
eines Modellkatalysators mit einer ausgew�ahlten Speicherkomponente dar. Im ersten Pro-
jektabschnitt werden in Fortf�uhrung des ersten Projektes die Transportprozesse in einem
katalytisch aktiven Kanals modelliert, wobei insbesondere ein detailliertes Modell der Po-
rendi�usion im por�osen Washcoat entwickelt wird. Das am IWR eigens entwickelte Modell
kann durch Ber�ucksichtigung der unterschiedlichen Di�usionsgeschwindigkeiten verschie-
dener chemischer Spezies auch das Verhalten der integral betriebenen Modellkatalysatoren
bei gro�em Einu� des Massentransports beschreiben. Begleitende Validierungsexperimen-
te am ICT k�onnen durch das detaillierte Modell sehr gut wiedergegeben werden.

Im weiteren Verlauf der Projekts �ndet das Verhalten von NOx-aktiven Speicherkompo-
nenten besondere Beachtung. Hierbei werden mittels Laborreaktoren experimentelle Da-
ten gewonnen, die die Basis der Modellierung und der anschlie�enden Simulation bilden.
Als Modellkatalysatoren kommen selbstpr�aparierte Katalysatoren auf Basis von Pt/Al2O3

beziehungsweise Ba/Pt/Al2O3 zum Einsatz. Die Untersuchungen an den Speicherkatalysa-
toren basieren auf den im Vorl�auferprojekt

"
DeNOx-Modell I\ gewonnenen Erkenntnissen

zum Mechanismus der Reduktion von NOx mittels Kohlenwassersto�en. Gest�utzt auf Mes-
sungen des ICT und auf Litearturdaten wurde ein detaillierter Mechanismus der HC-SCR
gewonnen, der das Umsatzverhalten an Pt sehr gut vorhersagen kann.

Am ICT wird durch Einf�uhrung von Messungen der Temperaturpro�le innerhalb von Kan�a-
len eines beschichteten Modellkatalysators die M�oglichkeit zur direkten Verfolgung der
chemischen Reaktion untersucht. W�ahrend Messungen in Integralreaktoren normalerweise
nur das Summensignal aller beteiligten chemisch-physikalischen Prozesse liefern, k�onnen
bei stark exothermen Reaktionssytemen durch Untersuchung der Temperaturpro�le in-
nerhalb der Kan�ale auch detailliertere Me�daten �uber den wahren Ablauf der Prozesse
erhalten werden. Die Thermosensoren sind aufgrund ihrer geringen Masse und einer An-
sprechzeit kleiner 1 s sowohl f�ur station�are als auch instation�are Untersuchungen geeignet.
Einerseits k�onnen so Reaktionsmechanismen �uberpr�uft werden, sofern sie ausreichend �uber
die Energiebilanz des Reaktionsnetzwerkes charakterisiert werden k�onnen. Andererseits er-
m�oglichen die instation�aren Messungen auch die Untersuchung instation�arer Vorg�ange wie
etwa das Verhalten von Katalysatormonolithen beim Kaltstart eines Motors oder aber das
realit�atsnahe Hystereseverhalten eines Katalysatorblocks bei sich rasch �anderender Abgas-
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temperatur. Da die Temperatursensoren aufgrund ihrer geringen Abmessungen auch in
2D- oder 3D-Anordnungen einsetzbar sind, sind neben den axialen zugleich auch radiale
Temperaturverteilungen im Monolithen station�ar und instation�ar erfa�bar.

Als Modellsysteme werden am ICT kermische Wabenkatalysatoren mit einem Al2O3-Wash-
coat beschichtet und durch einen angeschlossenen Tr�ank- und Reduktionsproze� mit ele-
mentarem Platin belegt. Wahlweise erfolgt zus�atzlich die Beladung mit Bariumoxid als
Modellspeicherkomponente. Die so hergestellten Modellkatalysatoren werden durch Stick-
sto�sorption und Chemisorption von Wassersto� charakterisiert, wodurch Materialeigen-
schaften wie die innere Ober�ache, die Porenradienverteilung und die aktive Pt-Ober�ache
ermittelt werden. Die gewonnenen Katalysatorparameter ie�en direkt in die Simulati-
onsrechnungen ein. F�ur die Charakterisierung der Modellkatalysatoren kommt ein ver-
besserter Integralreaktor zum Einsatz, an dem das Umsatzverhalten unter angen�ahert
realen Betriebsbedingungen simuliert werden kann. Die Untersuchungen zu den Speicher-
komponenten werden auf Bariumoxid als Modellspeichersubstanz beschr�ankt. Die ersten
Untersuchungen besch�aftigten sich mit der nichtkatalysierten Zersetzung von Bariumni-
trat beziehungsweise Bariumcarbonat, deren ermittelten kinetischen Parameter f�ur die
Modellierung am IWR verwendet werden. Als weitere Validierungsexperimente werden
Speicher-Reduktions-Zyklen an Ba/Pt/Al2O3-Modellkatalysatoren in An- und Abwesen-
heit von Wasserdampf durchgef�uhrt. Die schnellen instation�aren Vorg�ange werden mit ei-
nem Massenspektrometer mit hoher zeitlicher Au�osung analysiert.

Das Projekt
"
DeNOx-Modell II\ erweitert die im Projekt

"
DeNOx-Modell I\ entwickelten

numerischen Methoden und Simulationstechniken zur Beschreibung eines katalytisch ak-
tiven Kanals im station�aren Zustand um die Beschreibung von Transportprozessen und
instation�arer Speicherph�anomene im Washcoat. Die experimentelle Basis f�ur die Modell-
bildung und Veri�kation bilden Laboruntersuchungen an Modellkatalysatoren. Hierdurch
wird die theoretische Beschreibung der Abgasnachbehandlung durch heterogene Katalyse
auf einer nicht-empirischen Ebene m�oglich.

Als Basis der Modellerstellung dienen die Katalysatorkenngr�o�en, die am Institut f�ur Che-
mische Technik der Universit�at Karlsruhe ermittelt werden. Durch Veri�kationsmessungen
werden die numerischen Simulationen am IWR best�atigt oder k�onnen als Basis zur Ver-
besserung der Modellbildung dienen. Die Temperaturmessung innerhalb der Wabenkan�ale
kann neben der Untersuchung der HC-SCR im station�aren und instation�aren Fall k�unftig
auch f�ur die Modellierung des Reduktionsprozesses am Speicherkatalysator genutzt werden.

Die Kinetik der Zersetzung von Bariumnitrat kann durch einen formalkinetischen Ansatz
aus Messungen in einer Thermowaage abgeleitet werden. Die Korrelation mit den Zerset-
zungsprodukten NO, NO2 und O2 kann in Zukunft als Basis f�ur die detaillierteModellierung
der Speicherkomponente Bariumoxid dienen.

Am IWR wurde ein Modul erstellt, welches den bestehenden CFD-Code DETCHEMCHANNEL

so erg�anzt, dass mit ihm auch instation�are Speicherprozesse simuliert werden k�onnen. Des
weiteren wurde der aus 77 Elementarreaktionen bestehende Reaktionsmechanismus der
chemischen Prozesse auf Platin (

"
DeNOx-Modell I\) durch einen aus 8 Elementarreaktio-
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nen bestehenden Reaktionsmechanismus f�ur den Speicherprozess auf Bariumoxid erg�anzt.
Somit ist das Softwarepaket DETCHEM in der Lage, auch instation�are Prozesse zu simu-
lieren.

Da es sich als �au�erst schwierig erwiesen hat, kinetische Daten der Bariumnitratzersetzung
experimentell zu bestimmen, wurden des weiteren quantenmechanische Simulationen zu
m�oglichen Zwischenprodukten der Bariumnitratbildung sowie -zersetzung am IWR durch-
gef�uhrt. Vorabergebnisse sowie Veri�kationen von Literaturwerten zeigten, dass Molecular
Modeling Programme hilfreiche Werkzeuge bei der Mechanismusaufkl�arung darstellen. Mit
dem Programmpaket CAStep der Firma Accelrys, welches durch den an der Universit�at
Heidelberg etablierten SFB 359 (Finanzierung durch die DFG) f�ur die Forschungsgruppe
\Reaktive Str�omungen"angescha�t wurde, k�onnen erstens genauere Berechnungen durchge-
f�uhrt werden und zum anderen gr�o�ere Geometrien, wie z. B. Zeolite simuliert werden. Hier-
durch ist es dann m�oglich abzusch�atzen, wie gro� der Einuss des Washcoats auf die Pro-
zesse an Platin bzw. an Bariumoxid/Bariumcarbonat (Eigenberger: Porenverschluss durch
Bariumnitratbildung) tats�achlich ist. Die Quellcodes der Module DETCHEMRESERV OIR ,
DETCHEMWASHCOAT sowie die im Projekt erstellten Reaktionsmechansimen wurden dem
Arbeitskreis in elektronischer Form (CD-ROM) zur Verf�ugung gestellt.

Die im Projekt
"
DeNOx-Modell II\ erstellten Module zur Simulation der Porendi�usion

sowie zur Simulation von inst�ation�aren Prozessen dienen als Grundlage f�ur das Projekt

"
DeNOx-Modell II\ in welchem Speicherkatalysatoren mittels detaillierter Chemie simuliert
werden sollen.



1 Einleitung

Die weltweit zunehmende Anzahl von Kraftfahrzeugen tr�agt mehr und mehr zur steigen-
den Emission von lokal wirkenden Schadgasen (NOx, CO und Kohlenwassersto�e) und
klimarelevanten Spurengasen (CO2 und N2O) bei. Die die Absenkung der Emission an
CO2 kann nur durch modernere Motorentechnik mit geringerem Durchschnittsverbrauch
erreicht werden. Ein j�ungst in Kalifornien (USA) unterzeichnetes Gesetz (Gesetzesblatt
AB 1493) schreibt in Zukunft erstmals sogar die Begrenzung der CO2-Emissionen vor.
Hingegen kann durch die Anwendung von Abgasreinigungsverfahren der Bildung von lo-
kal wirksamen Schadgasen (zur Chemie des NOx in der Atmosph�are siehe Abbildung 1.1)
wirksam entgegengetreten werden.

Abb. 1.1: Vereinfachtes Schema zur Atmosph�arenchemie von Sticksto�oxiden aus [2]

Die im Bereich der Otto-Motore seit langem etablierte Technik des 3-Wege-Katalysators
sowie angedachte Minderungsverfahren in sauersto�reichen Abgasen von Diesel- oder Ma-
germixmotoren erreichen mit empirischen L�osungsans�atzen die angestrebten gesetzlichen

1



2 1 Einleitung

Grenzwerte nur noch mit M�uhe. Daher wird langfristig zum Einhalten der absehbaren
gesetzlichen Grenzwerte nur ein tieferes Verst�andnis der an Abgaskatalysatoren ablaufen-
den chemisch-physikalischen Prozesse zum Erfolg f�uhren. Die rasante Entwicklung in der
Mikroprozessortechnik und die dadurch erm�oglichte kosteng�unstige Anwendung moderner
numerischer Methoden zur Simulation komplexer physikalisch-chemischer Probleme kann
k�unftig einen wichtigen Beitrag zur Entwicklung von Strategien in der Abgasnachbehand-
lung leisten.

1.1 Strategien zur Abgasminderung in

sauersto�reichen Abgasen

In sauersto�reichen Abgasen kann das Konzept der 3-Wege-Katalysators aufgrund der
hohen vorliegenden Lambda-Zahl nicht mehr eingesetzt werden. Daher werden neben mo-
torischen Ma�nahmen wie der Abgasr�uckf�uhrung haupts�achlich die nachstehenden Ans�atze
verfolgt:

� SCR-Verfahren: NOx-Reduktion mit Ammoniak oder Ammoniak-abgebenden Agen-
zien

� HC/H2-SCR-Verfahren: Kohlenwassersto�e und Wassersto� als Reduktionsmittel

� C-NOx-Verfahren: NOx-Minderung mit Ru�

� Speicher-Reduktions-Katalysatoren

Hohe Produktselektivit�at und Ums�atze �uber einen weiten Temperaturbereich erzielt man
durch den Einsatz von Ammoniak �uber Titandioxid-getragenen Vanadat/Wolframat-Kata-
lysatoren gem�a� Gleichung 1.1 durch die sogenannte selektive katalysierte Reduktion gem�a�
folgender Bruttogleichung:

4 NH3 + 6 NO
V2O5

GGGGGGGGGGA 5 N2 + 6 H2O (1.1)

Allerdings stellt hier die technische Realisierung eine gro�e H�urde dar. In einem mobi-
len Fahrzeug ist die Dosierung von gasf�ormigen Ammoniak aus einer Druckgasasche aus
Sicherheitsgr�unden kaum oder nicht m�oglich. Alternativ kann die Bevorratung Ammoniak-
abgebender Agenzien wie Harnsto� oder Ammoniumcarbamat in Betracht gezogen werden.
Die katalysierte Hydrolyse von Harnsto�, in Form einer Harnsto��osung im Fahrzeug be-
vorratet, ist mit technischen Problemen behaftet [3]. Bei tiefen Abgastemperaturen k�onnen
unerw�unschte Nebenreaktionen den Proze� beherrschen, bei hohen Temperaturen kann der
Ammoniak in einer Nebenreaktion zu NOx oxidiert werden. Eine zweite M�oglichkeit stellt
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die Thermolyse von Ammoniumcarbamat dar, das als Vorstufe der industriellen Harn-
sto�synthese in ausreichendem Ma� zur Verf�ugung stehen sollte, zumal diese Verbindung
als Feststo� bevorratet werden kann und bei > 80� sublimiert [4, 5]. Allerdings ist die
kontinuierliche Dosierung aus einem beheizten Druckgef�a� aufgrund der druckanh�angigen
reversiblen Reaktion nicht einfach zu regeln, so da� hierf�ur noch Steuerungsmechanismen
auf der Basis numerischer Methoden zu entwickeln sind.

Der Einsatz von Kohlenwassersto�en aus dem im Fahrzeug mitgef�uhrten Treibsto�vorrat
als Reduktionmittel schien in den neunziger Jahren ein interessante M�oglichkeit, die be-
schriebene Problematik der Bevorratung von Ammoniak zu umgehen. Die Reduktion von
NOx erfolgt dabei nach der Brutto-Gleichung 1.2:

CxHy + 2 NO
Pt

GGGGGGGA N2 + y=2 H2O + x CO2 (1.2)

Das Verfahren hat neben recht geringen NOx-Konversionsraten auch mit einer geringen Pro-
duktselektivit�at bez�uglich der N2-Bildung zu k�ampfen [6] und wird daher nur als Option f�ur
die Abgasnachbehandlung betrachtet. Das zugrunde liegende chemische Reaktionsnetzwerk
allerdings ist aufgrund der Vielzahl verf�ugbarer Literaturdaten (und da die Reaktionen an
Pt die Grundlage des Speicher-Reduktions-Verfahrens bilden) f�ur die Modellierung und Si-
mulation im Projekt geeignet. Im Projekt wurde ein detaillierterMechanismus der Reaktion
erarbeitet, der die Vorg�ange bei station�arer Betreibsweise ausgezeichnet vorhersagen kann.
Der erarbeitete Mechanismus kann vollst�andig im Projekt

"
DeNOx-Modell II\ verwendet

werden.

Der Einsatz von Wassersto� als Reduktionsmittel leidet an Edelmetallen ebenso wie der
Einsatz von Kohlenwassersto�en an der mangelnden Produktselektivit�at, da bevorzugt
Lachgas gebildet wird. Der gro�e Vorteil beim Einsatz von H2 als Reduktionsmittel ist die
Tieftemperaturaktivit�at im Bereich von 50 bis 120�, in dem NOx konvertiert wird. Bei
Verbesserung der Produktselektivit�at auf Katalysatorseite kommt das Verfahren als Erg�an-
zung zu weiteren Abgasreinigungsverfahren, etwa zur �Uberbr�uckung der Kaltstartphase,
in Frage.

Ein weiteres Verfahren, die am ICT initialisierte sogenannte C-SCR, die �ahnlich der HC-
SCR arbeitet, benutzt den im Dieselproze� anfallenden Ru� als Reduktionsmittel. Dieser
wird am Katalysator beziehungsweise einem Partikel�lter abgeschieden und reduziert an
geeigneten katalytisch aktiven Ober�achen das NOx. Als bislang geeignetste Katalysatoren
haben sich Systeme mit Perovskiten als Aktivkomponente erwiesen. Damit sind in Labor-
versuchen am ICT Ums�atze bis 50% bei vollst�andiger Selektivit�at zum N2 erzielt worden.
Allerdings ist das 3 Phasen-System Gas-Washcoat-Ru� nur schwierig zu beschreiben und
die Forschungen be�nden sich noch im Grundlagenstatus [8].

Als bislang interessanteres Verfahren wird die NOx-Minderung durch Speicher-Reduktions-
Katalysatoren angesehen [9]. Hierbei wird das im Abgas vorhandene NO in Form von Nitra-
ten als Feststo� imWashcoat eingespeichert, wo es nach Ersch�opfung der Speicherkapazit�at
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durch einen Reduktionsproze� zu Sticksto� umgesetzt wird. Da die chemisch-physikalischen
Prozesse sowohl beim Speichervorgang als bei der Reduktion noch nicht im Detail verstan-
den sind, stellt die Modellierung des komplexen Prozesses eine wichtige Aufgabe dar. Die
Einspeicherung verl�auft durch Oxidation des im sauersto�reichen Abgas enthaltenen NO zu
NO2 an Pt, das weiter zum Nitrat oxidiert und im Washcoat als Ba(NO3)2 eingespeichert
wird. Im fetten Abgas werden die die Nitrate bis zum Sticksto� reduziert. Im Extrem-
fall unter fetten Bedingungen kann die Reduktion auch bis zum Ammoniak verlaufen. Die
Modellierung und Simulation eines vereinfachten Modellkatalysators mit Ba auf Pt/Al2O3

stellt das Ziel des Projekts
"
DeNOx-Modell II\ dar.

1.2 Literatur�ubersicht / Stand der Technik

1.2.1 Katalysierte Reduktion von NOx mit Kohlenwassersto�en

Die ersten Ver�o�entlichungen zum Thema der NOx-Reduktion von sauersto�reichen Ab-
gasen mit Kohlenwassersto�en als Reduktionsmittel erschienen Anfang der 90iger Jahre.
Iwamoto et al. [10] und Held et al. [11] ver�o�entlichten Untersuchungen zum Einsatz von
Kohlenwassersto�en an Cu-ZSM-5 in sauersto�reichen Abgasen. Dieser Katalysatortyp er-
reicht bei h�oheren Temperaturen gute NOx-Ums�atze bei gleichzeitig guter Produktselek-
tivit�at bez�uglich der N2-Bildung. Allerdings ist das Cu-ZSM-5-System gegen�uber dem im
Abgas immer enthaltenen Wasserdampf bei sehr hohen Abgastemperaturen thermisch nicht
stabil. In der Folgezeit konzentrierten sich die Forschungen daher auf die Untersuchung
verschiedener metallausgetauschter Zeolithe. Hierbei sei aus der Vielzahl der Arbeiten wie-
derum exemplarisch die Arbeiten von Iwamoto [12] genannt. Die Forschung konzentrierte
sich im wesentlichen auf die Verbesserung von metallausgetauschten ZSM-5-Katalysatoren.
Aber keiner der Zeolithe konnte alle Vorteile der hohen Produktselektivit�at und hoher Um-
s�atze mit der Bedingung der thermischen Stabilit�at vereinigen.

Daher konzentrierte man sich in der Folgezeit auf andere Katalysatortypen, wie etwa sup-
portunterst�utzte Metalle. Burch et al. [13, 14] und Amiridis et al. [15] begannen hier mit
den ersten Untersuchungen von Edelmetallen auf Aluminiumoxid, wie sie bei den 3-Wege-
Katalysatoren schon lange Stand der Technik sind. Speziell Pt/Al2O3 weist eine hohe Akti-
vit�at bei gleichzeitig schlechter Selektivit�at im Tieftemperaturbereich auf, so da� man sich
in der Folgezeit darauf konzentrierte, durch Einsatz geeigneter Promotoren die Selektivit�at
der Produktbildung zu verbessern. Burch und Waitling [16] untersuchten eine Anzahl von
Promotoren, konnten aber keine wesentlichen Fortschritte dabei erzielen. Naito and Tani-
moto [17] fanden, da� feinstverteiltes Rhodium die Lachgasselektivit�at deutlich verbessert,
aber trotzdem immer noch 45% des NOx in Lachgas umgewandelt werden. Yenetakis et
al. [18] berichteten in neuster Zeit von einer erstaunlichen Verbesserung der NOx-Reduktion
mit Propen bei Einsatz von gro�en Mengen basischen Natriums als Promotor f�ur Pt/Al2O3.
Allerdings bleiben diese Ergebnisse noch zu �uberpr�ufen. Bei Tests mit echtem Dieselabgas
fand man [19], da� lediglich Pt und Rh auf Al2O3 durch die hohen Temperaturen nicht
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desaktiviert werden.

Weitere Untersuchungen in neuerer Zeit befassten sich mit der Aktivit�at von Metalloxid-
Katalysatoren. Hierbei wurde von Bethke et al. [20] berichtet, da� Cu/ZrO2 und Cu/Ga2O3

hohe Aktivit�at und Selektivit�at zeigen.

Neueste Untersuchungen brachten wieder den Zeolith ZSM-5 in die Untersuchungen ein.
Bei Metallaustausch der Na-Form mit Fe(II) zeigte sich hohe Aktivit�at bei hoher Selekti-
vit�at und eine sehr hohe Stabilit�at gegen�uber Wasser bei hohen Temperaturen. Allerdings
waren die Untersuchungen anfangs nicht unumstritten, da andere Autoren das Pr�aparati-
onsverfahren nicht nachvollziehen konnten. Mit der gleichen Thematik befassen sich auch
Chen und Sachtler [21], die das Eisen �uber die Sublimation von FeCl3 aufbrachten. Deswei-
teren gab und gibt es viele Versuche, die Aktivt�at von Pt/Al2O3-Katalysatoren entweder
durch Pr�aparationsmethoden [22, 23] oder �Anderungen in der Betriebsweise der Katalysa-
toren [24] zu verbesseren. Ein g�anzlich anderer Ansatz wird beispielsweise in [25] verfolgt,
wo eine Katalysatorverbesserung durch �Anderung des elektrochemischen Potentials unter-
sucht wird.

1.2.2 Modellierung

Die Modellierung der HC-SCR f�allt unter Simulationsgesichtspunkten in den Bereich der
Modellierung von Monolithkatalysatoren. In den meisten Ver�o�entlichungen, die sich mit
der Modellierung solcher Katalysatoren besch�aftigen, werden vereinfachte Modelle f�ur die
Str�omung und vereinfachte, aus Globalreaktionen bestehende Reaktionschemata f�ur die
Chemie eingesetzt. Die Verwendung von Globalreaktionen bei der Simulation von 3-Wege-
Katalystoren, beispielsweise in [26], [27] oder [28], macht es unm�oglich, diese Modelle auf
magere Bedingungen zu �ubertragen und bei der Modellierung der HC-SCR auf Pt/Al2O3

einzusetzen.

Durch die Bereitstellung leistungf�ahiger Computer und Algorithmen ist es in letzter Zeit
m�oglich geworden, detaillierte Modelle f�ur Str�omung und Transport zusammen mit der
Beschreibung der Chemie durch Elementarreaktionen bei der Modellierung chemisch rea-
gierender Str�omungen zu verwenden. Die Beschreibung der Ober�achenprozesse auf dem
Katalysator in Form von aus Elementarschritten bestehenden Mechanismen (wie in der
Gasphase mittlerweile �ublich) erfordert allerdings die Kenntnis einer Vielzahl von Re-
aktionsschritten. Zur Aufkl�arung dieser Reaktionsschritte wurden in den letzten Jahren
grundlegende experimentelle und theoretische Untersuchungen durchgef�uhrt, so da� dieses
Datenmaterial zur Modellierung verwendet werden kann.

Die Kombination aus detaillierter Beschreibung der Str�omung und des Transports zusam-
men mit Ober�achenreaktionsmechanismen, bestehend aus Elementarreaktionen, �ndet
sich beispielsweise in Ver�o�entlichungen von [29], [30], [31], [32] oder [33]. Ein methodisch
�ahnlicher Ansatz wie er im Projekt

"
DeNOx-Modell II\ verfolgt wird, wird in [34] einge-

setzt. In dieser Arbeit wird ein 2D-Str�omungsfeld-Modell zusammen mit Elementarreak-
tionen verwendet, um die partielle Oxidation von Methan in einem Monolithkatalysator zu
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simulieren.

Zur Aufkl�arung der bei der HC-SCR auf Pt/Al2O3 am Katalysator ablaufenden Prozesse
wurde eine Vielzahl von Untersuchungen durchgef�uhrt. Allerdings herrscht trotzdem keine
Klarheit �uber den an der Ober�ache ablaufenden Reaktionsmechanismus. Die in der Lite-
ratur vorgeschlagenen Mechanismen (siehe Kapitel 3.3) enthalten keine kinetischen Daten,
so da� keine qualitativen Aussagen m�oglich sind und sich die in der Literatur verwendeten
Modelle bislang auf ge�ttete kinetische Parameter st�utzen m�ussen [35, 36].



2 Aufgabenstellung

Das durch die AiF1 gef�orderte Projekt
"
DeNOx-Modell II\ hat zum Ziel, die katalysierte

NOx-Minderung an Wabenkatalysatoren zu modellieren. Diese komplexe Aufgabe gliedert
sich in mehrere Teilgebiete, wobei die Experimente (durchgef�uhrt am Institut f�ur Chemische
Technik, ICT) und die Modellrechnungen (durchgef�uhrt am Interdisziplin�aren Zentrum f�ur
Wissenschaftliches Rechnen, IWR) aufeinander basieren. Das Ziel der Untersuchungen be-
steht in einer mathematischen Beschreibung des Katalysatorsystems. Dadurch soll zuk�unf-
tig eine Optimierung der Abgasminderung durch eine verbesserte Betriebsstrategie des Mo-
tormanagements erreicht werden. Das Modell erm�oglicht dem Motormanagement, die f�ur
das nachgeschaltete Katalysatorsystem optimalen Betriebsbedingungen am Antriebsaggre-
gat einzuhalten oder den Betriebszustand zumindest in Richtung des Optimums zu lenken.
Das am IWR erstellte Modell ist im Prinzip auch f�ur beliebige andere Katalysatorsysteme
zur NOx-Abgasminderung anwendbar, solange die Rahmenbedingung der Benutzung eines
Wabenkatalysators eingehalten wird, und die erforderlichen Kenngr�o�en, die zugrundelie-
gende Kinetik sowie die Katalysatordaten vorliegen. Allerdings d�urften im Einzelfall noch
deutlich umfangreichere Untersuchungen notwendig sein, da auch durch umfassende Expe-
rimente nicht alle ausschlaggebenden Parameter eines Katalysatorsystems erfasst werden
k�onnen.

Im Einzelnen besch�aftigt sich das Projekt
"
DeNOx-Modell II\ mit folgenden Sachverhalten:

� Aufbau geeigneter Reaktoren f�ur Umsatz- und Selektivit�atsmessungen am ICT

F�ur die experimentellen Untersuchungen an den Modellkatalysatoren kommt eine
vorhandene Versuchsanlage zum Einsatz. F�ur die weiteren experimentellen Unter-
suchungen werden am ICT spezielle Laborreaktoren beziehungsweise Me�verfahren
entwickelt.

� Pr�aparation und physikalisch-chemische Charakterisierung von Modellkatalysatoren
durch das ICT

Die Simulationsrechnungen am IWR in Heidelberg erfordern die genaue Kenntnis
einer Vielzahl von Katalysatoreigenschaften, so da� die Pr�aparation eigener Mo-
dellkatalysatoren und deren ausf�uhrliche Charaktersierung unumg�anglich ist. Hierbei
werden die Eigenschaften der Ober�achen und des Porensystems des Washcoats mit
geeigneten Me�methoden eingehend erfasst.

1Arbeitsgemeinschaft industrieller Forschungsvereingungen
"
Otto von Guericke" e.V.
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� Untersuchung der zugrundeliegenden Mechanismen durch experimentelle Untersu-
chungen am ICT

� Ermittlung der Reaktionskinetik am IWR aus Literaturdaten und durch Vergleich
von Experiment und Simulation

� Simulation der Str�omungsverh�altnisse in einem Wabenkatalysator durch das IWR
und Vergleich mit experimentellen Befunden des ICT

Eine Simulation unter Ber�ucksichtigung der Str�omungsverh�altnisse in den Kan�alen
der eingesetzten Wabenkatalysatoren wird durch die Modellrechnungen am IWR
durchgef�uhrt. Die so erhaltenen Ergebnisse k�onnen dann direkt mit den experimen-
tellen Ergebnissen verglichen werden und erlauben somit eine detaillierte Validierung
des Modells.

� Charakterisierung der Transportprozesse an den Modellkatalysatoren durch das ICT
und durch numerische Untersuchungen am IWR

Da Di�usionprozesse an den Modellkatalysatoren unter Umst�anden limitiernd wirken
k�onnen, wird die Porenstruktur am ICT experimentell ermittelt. Andere Transport-
gr�o�en wie Gasphasendi�usion und W�armeleitung k�onnen in die Modellrechnungen
ohne experimentelle Befunde direkt aus den bekannten Sto�kenngr�o�en berechnet
werden. Durch numerische Untersuchungen am IWR soll der Einu� einzelner Trans-
portprozesse im Vergleich zum Experiment untersucht werden.

� Zusammenf�uhrung aller Teilkomponenten und Gesamtsimulation des Systems durch
das IWR

Zum Abschlu� werden alle ermittelten Daten vom IWR zusammengef�uhrt und in die
Gesamtsimulation des Systems einbezogen, womit das Projektziel erreicht wird.



3 Grundlagen

3.1 Prinzipieller Aufbau von Feststo�katalysatoren

f�ur die Abgasnachbehandlung

Die in der heterogenen Katalyse eingesetzten Katalysatoren existieren in einer Vielzahl
verschiedener Formen und Geometrien. In der katalysierten Abgasnachbehandlung wird
die Bauform durch zwei wesentliche Punkte bestimmt:

� Das Volumen des Katalysators mu� m�oglichst gering ausfallen, da der zum Einbau
zur Verf�ugung stehende Platz sehr begrenzt ist. Daraus folgt auch die Notwendigkeit
einer sehr hohen geometrischen Ober�ache des Katalysators.

� Der Druckverlust im Abgasstrom mu� minimiert werden, da sonst die Motorleistung
gesenkt und damit der Kraftsto�verbrauch unn�otig erh�oht wird.

Wabenkatalysatoren erf�ullen in idealer Weise die beiden vorgenannten Bedingungen. Die
Wabenkatalysatoren selbst k�onnen entweder aus der katalytisch aktiven Komponente be-
stehen (diese werden dann als Vollkatalysatorn bezeichnet), oder sie bestehen aus einem
inaktiven Tr�ager, der mit der aktiven Katalysatormasse beschichtet wird. In dieser Unter-
suchung kommen derartige Tr�agerkatalysatoren zum Einsatz. Die Kan�ale eines typischen
Wabenkatalysators aus Cordierit mit 400 Kan�alen/in2 haben einen Durchmesser von 1 mm.
Durch die Beschichtung mit einer Tr�agermatrix wird die urspr�unglich quadratische Form
angen�ahert kreisf�ormig, da sich beim Beschichtungsvorgang das Tr�agermaterial bevorzugt
in den Kanalecken anlagert. Dadurch erh�alt man schlie�lich zylindrische Kan�ale mit ann�a-
hernd 1 mm Durchmesser. Metallische Tr�ager werden in dieser Untersuchung nicht ber�uck-
sichtigt, k�onnen aber mit den vorhanden numerischen Methoden analog behandelt werden.
Die Str�omungsverh�altnisse in solchen Systemen sind aber neu zu betrachten.

Die eigentliche Aktivkomponente sitzt meist in den Feinstporen der Tr�agermatrix bezie-
hungsweise sie ist in besonderen Tr�agermolek�ulen (beispielsweise Zeolithen) �xiert. Bei
Edelmetallen wie Platin ist das Metall nicht homogen �uber die Tr�agerober�ache verteilt,
sondern liegt lokal konzentriert in Form von Nanokristalliten in einer Gr�o�enordnung von
1 bis 25 nm vor.

9
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3.2 Ober�achenprozesse bei heterogen katalysierten

Reaktionen

Die Ober�achenreaktionen der chemischen Spezies, die aus beliebig vielen sogenannten
Elementarreaktionen bestehen k�onnen, lassen sich in drei verschiedene Reaktionstypen f�ur
die Reaktion von sorbierten Molek�ulen mit ihren Reaktionspartnern einteilen:

� Reaktion des sorbierten Molek�uls ohne Reaktionspartner

In diesem Fall erf�ahrt das sorbierte Molek�ul an der Katalysatorober�ache entweder
Umlagerungs- oder Zerfallsprozesse. Zu diesem Typ geh�ort beispielsweise die Disso-
ziation von NO an Platin.

� Reaktion zweier sorbierter Molek�ule miteinander

Bei diesem Reaktionstyp interagieren zwei Molek�ule auf der Katalysatorober�ache
miteinander. Derartige Prozesse werden durch sogenannte Langmuir-Hinshelwood-
Geschwindigkeitsans�atze beschrieben. Da sie f�ur die Interaktion notwendigerweise
eng benachbart angeordnet sein m�ussen, ist hierf�ur oft die Di�usion eines Reaktions-
partners an der Ober�ache notwendig.

� Reaktion eines sorbierten Molek�uls mit einem Molek�ul aus der Gasphase

Die beschreibenden Reaktionsgeschwindigkeitsans�atze dieses Falls sind nach Eley-
Rideal benannt.

3.3 Der Reaktionsmechanismus der Reduktion von

NOx mittels C3H6 nach Burch

Es existiert inzwischen eine Vielzahl von mechanistischen Untersuchungen zur HC-SCR.
Allerdings herrscht trotzdem keine endg�ultige Klarheit �uber die tats�achlich am Katalysator
ablaufenden Prozesse. Burch et al. [37] postulierten einen Mechanismus, der auf der Disso-
ziation des NO auf einer lokal sauersto�freien Pt-Ober�ache beruht. Die Untersuchungen
im Projekt

"
DeNOx-Modell I\basieren auf diesem folgenden Mechanismus, der in seiner

vereinfachten Form folgende Gestalt besitzt.
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NO + � *) NO� (3.1)

O2 + � *) O2� (3.2)

C3H6 + � *) C3H6� (3.3)

O2 �+� *) 2 O� (3.4)

NO �+� *) N �+ O� (3.5)

N �+N� *) N2� (3.6)

NO �+N� *) N2O� (3.7)

C3H6 �+9 O� *) 3 CO2 +H2O �+ � (3.8)

Die ersten drei Reaktionschritte beschreiben die Sorption der drei Eduktgase NO, C3H6 und
O2 durch Sorptionsgleichgewichte. Schritt 3.4 beschreibt die Dissoziation des Sauersto�s,
der im untersuchten Temperaturbereich stets atomar vorliegt. Die eigentliche Reduktion
des NO erfolgt in Schritt 3.5 durch Dissoziation. Wesentlich ist hierbei die Anwesenheit
freier aktiver Pl�atze (*), die ma�geblich von der Bedeckung der Ober�ache mit C3H6* oder
O* abh�angt. Die eigentliche Produktbildung des N2 oder N2O erfolgt in den Schritten 3.6
und 3.7. Die Selektivit�at ist hierbei abh�angig von der Belegung der Ober�ache mit NO*,
da dies bei einem sehr hohen Bedeckungsgrad leichter nach Gleichung 3.7 abreagieren
kann. Schritt 3.8 bestimmt schlie�lich die Erzeugung freier Ober�achenpl�atze, wodurch
letztendlich auch die Reaktionsrate der NO-Dissoziation beeinu�t wird. Burch et al. haben
versucht, diesen Mechanismus durch viele Untersuchungen zu belegen (beispielsweise [38,
39, 40]).

Der Mechanismus in seiner ausf�uhrlichen Form aufgegliedert in Elementarreaktionen ist
wesentlich komplexer. F�ur die Daten der Elementarreaktionen des am IWR erstellten de-
taillierten Mechanismus sei auf den Anhang ab Seite 104 verwiesen.

3.4 Mechanismus der Speicherung und Reduktion

von NOx an Bariumoxid

Die Modellvorstellungen zur Einspeicherung und Reduktion an Speicherkatalysatoren Ba/
Pt/Al2O3 basieren auf folgendem (schematisierten) Mechanismus [9]. Die Speicherung er-
folgt bei Sauersto��uberschu� im mageren Abgas nach den Gleichungen 3.9 bis 3.13, wobei
das NO �uber die Oxidation zu NO2 bis zum Nitrat oxidiert wird. Die Speicherung kann
anstatt an Bariumoxid auch �uber das vorwiegend vorliegende Bariumcarbonat formuliert
werden, das im CO2-haltigen Abgas gebildet wird.
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NO + � *) NO� (3.9)

O2 + 2 � *) 2 O� (3.10)

NO �+ O� *) NO2� (3.11)

NO �+ BaO (BaCO3) *) BaNO2 (+CO2) (3.12)

NO2 �+ BaO (BaCO3) *) BaNO3 (+CO2) (3.13)

Die Reduktion erfolgt bei fettem Abgas durch die dann im �Uberschu� vorliegenden po-
tentiellen Reduktionsmittel CxHy, CO und H2. Das nach der Zersetzung gebildete BaO
wird durch das in gro�em �Uberschu� im Abgas vorhandene CO2 nach Gleichung 3.17 rasch
wieder zu Bariumcarbonat umgesetzt.

BaNO3 + CxHy *) N2 +H2O + CO2 + BaO (3.14)

BaNO3 + 2 CO *) N2 + CO2 + BaO (3.15)

BaNO3 + H2 *) N2 +H2O + BaO (3.16)

BaO + CO2 *) BaCO3 (3.17)

CxHy + H2O *) CO+H2 (3.18)

Die bei den Speicher- und Reduktionsreaktionen ablaufenden Elementarreaktionen sind
gr�o�tenteils unbekannt. Sie sind daher Gegenstand dieser und k�unftiger Untersuchungen.

3.5 Bestimmung der Zersetzungskinetik von

Feststo�en mittels Thermogravimetrie

Die Zersetzungsgeschwindigkeit eines Feststo�s h�angt von den dabei ablaufenden gekop-
pelten chemischen Reaktionen ab. Da die Ermittlung der beteiligten Parallel- und Folge-
reaktionen me�technisch in den meisten F�allen nicht zug�anglich ist, bedient man sich zur
Beschreibung oft einer Globalkinetik, die aus experimentellen Befunden in einer Thermo-
waage abgeleitet werden. Die me�bare Gr�o�e in einer Thermowaage ist die Massenabnahme
�uber der Zeit, beziehungsweise der dimensionslose Umsatz � nach Gleichung 3.19.

�(t) =

�
m0 �mt

m0 �m1

�
; 0 � � � 1 (3.19)

m0 = Probenmasse vor Zersetzung
mt = Probenmasse am Zeitpunkt t
m1 = Probenmasse am Ende der Zersetzung
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Die Reaktionsgeschwindigkeit r der Zersetzung l�a�t mit dem Umsatz nach Gleichung 3.20
formal mit einem temperaturabh�angigen und einem umsatzabh�angigen Term beschreiben.

r =
d�

dt
= k(T )f(�) (3.20)

Bei einer vorliegenden Abh�angigkeit der Zersetzungsgeschwindigkeit von der Aufheizrate
� = dT=dt folgt daraus Gleichung 3.21.

d�

dT
=

1

�
k(T )f(�) (3.21)

Mit einer Temperaturabh�angigkeit nach Arrhenius kann k(T) durch das Produkt eines
pr�aexponentiellen Faktors A und der Aktivierungsenergie Ea gem�a� Gleichung 3.22 ausge-
dr�uckt werden.

d�

dT
=
A

�
exp�

Ea
RT f(�) (3.22)

Die Anpassung der enthaltenen Parameter A und Ea erfolgt �uber ein Parametersch�atzver-
fahren, da� ausf�uhrlich im Abschlu�bericht zum Projekt

"
DeNOx-Modell I\ beschrieben

ist. Die in Gleichung 3.21 enthaltene Funktion f(�) wird in ihrer einfachsten Form durch
Gleichung 3.23 ausgedr�uckt.

f(�) = (1� U)n (3.23)

Die Aktivierungsenergie der thermischen Zersetzung kann mit folgendem Verfahren be-
stimmt werden. Bei maximaler Zersetzungsgeschwindigkeit liegt in der Umsatzkurve �uber
der Temperatur ein Wendepunkt (Gleichung 3.24) vor.

�
d

dT

�
d�

dT

�
=

�
T=Tmax

= 0 (3.24)

Mit der Annahme einer Temperaturabh�angigkeit nach Arrhenius ergibt sich Gleichung 3.25

�
d

dT

�
A

�
e�

Ea
RT f(�)

�
=

�
T=Tmax

= 0 (3.25)
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Mit einigen Umformungen l�a�t sich daraus Gleichung 3.26 mit der Konstante C ableiten
(f�ur Details siehe [42]).

ln

�
�

T 2
max

�
= �

Ea

RTmax
+ ln

�
AR

Ea

�
+ C (3.26)

Werden Zersetzungsversuche bei verschiedenen Aufheizgeschwindigkeiten � durchgef�uhrt,
so ergibt sich mit der Auftragung von ln(�=T 2

max) gegen 1=Tmax eine Gerade, aus deren
Steigung die Aktivierungsenergie Ea bestimmbar ist.



4 Me�technik

4.1 Grunds�atzlicher Aufbau und Steuerung der

Me�anlage

Zur Vermessung aller eingesetzten Katalysatorproben kommt eine komplexe Laboranla-
ge gem�a� Abbildung 4.1 zum Einsatz, die durch Einsatz eines Steuerrechners durch ein
selbsterstelltes Me�- und Regelprogramm alle Messungen selbstt�atig durchf�uhren kann,
ohne unn�otige Routinet�atigkeiten aufkommen zu lassen. Das Programm kann hierbei nicht
nur die Gasdosierung und die Temperatursteuerung �ubernehmen, sondern es vermag auch
die anfallenden Me�werte digital zu protokollieren und im Computernetzwerk zu verteilen.
Die Daten stehen hierdurch allen angeschlossenen Rechnern zur Weiterverarbeitung zur
Verf�ugung. Das Me�- und Regelprogramm wurde in der Programmierumgebung Delphi
3.0 der Firma Inprise realisiert. Durch Einsatz einer Skriptsprache sind auch andere Be-
nutzer in der Lage, exible Messungen ganz nach Bedarf ohne Programmierkenntnisse zu
verwirklichen. Die obengenannte Gasdosierung besteht aus einer Batterie Druckgasaschen
mit elektronischen Durchu�reglern. Zus�atzlich zu den kommerziell erh�altlichen Gasen NO,
NO2, Propen, CO, CO2 k�onnen �uber externe Dosiereinheiten auch Wasserdampf und �ussi-
ge Kohlenwassersto�e zudosiert werden. Die Tr�agergase Sticksto� und Druckluft gelangen
aus Hausanschl�ussen �uber die Durchu�regler in die Me�anlage.

Nach Durchlaufen der unten beschriebenen Reaktoren gelangt des Gasgemisch in die Ana-
lytik, wo die darin vorhandenen Gaskomponenten selektiv bestimmt werden k�onnen. Diese
Me�werte werden durch einen 30-Kanalschreiber protokolliert und durch den angeschlos-
senen Steuerrechner aufgezeichnet.

4.2 Eingesetzte Gas-Analyseverfahren

Die im Modellabgas der Laborreaktoren vorkommenden chemischen Spezies m�ussen neben-
einander erfa�t werden k�onnen. Die exakte Messung der Gaskonzentrationen unter Aus-
schlu� von Queremp�ndlichkeiten erfordert den Einsatz selektiv arbeitender Me�ger�ate.
Die in dieser Untersuchung verwendeten Analysenger�ate sind in Tabelle 4.1 zusammenge-
fasst. Die zugrunde liegenden Me�prinzipien sollen in den folgenden Abschnitten jeweils
kurz erl�autert werden. Nicht in dieser Tabelle enthalten ist die Messung schneller insta-
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Abb. 4.1: Schematischer Aufbau der eingesetzten Me�anlage
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tion�arer Prozesse mit dem im Projekt eingesetzten Massenspektormeter mit chemischer
Vorionisation (CIMS), dessen Funktionsprinzip gesondert in Kapitel 4.2.4 erl�autert wird.

Tab. 4.1: �Ubersicht der Me�ger�ate f�ur die Analyse der Gaszusammensetzung (ohne CIMS)

Gas Me�prinzip Ger�at Hersteller Me�bereiche

NO Chemi- CLD700 EL ht Fa. EcoPhysics 0-10 ppm bis
NO2 lumineszenz 0-10000 ppm

4 Me�bereiche

C3H6 Flammen- RS 55 H Fa. Rat�sch 0-10 ppm bis
ionisations- 0-10000 ppm
detektion 4 Me�bereiche

CO NDIR- URAS 10E Fa. Hartmann 0-2000 ppm, 0-3Vol.-%
CO2 Spektrometrie & Braun 0-4000 ppm, 0-2Vol.-%
N2O 0-200 ppm, 0-500 ppm

O2 Magneto- Magnos 6 G Fa. Hartmann 0-1Vol.-%, 0-10Vol.-%
mechanik & Braun 0-25Vol.-%

4.2.1 NOx-Messung mittels Chemilumineszenz

Eine der bestbeherrschbaren Analysenmethoden zur st�orungsfreien Messung von Sticksto�-
oxiden stellt die Analyse mittels des Chemilumineszenzverfahres dar [43]. Der Vorteil des
Verfahrens liegt hierbei in der Selektivit�at der Messung, die erst durch die Anwesenheit
der hundertfachen Menge von Kohlenwassersto�en im Me�gas gest�ort wird.

Das Messprinzip basiert auf der elektronischen Anregung von NO-Molek�ulen durch Reak-
tion nach Gleichung 4.1:

NO + O3 GGGGA NO2 �+O2 (4.1)

Die angeregten Molek�ule NO2� zerfallen nach Gleichung 4.2 unter Aussendung von Pho-
tonen

NO2 � GGGGA NO2 + h� (4.2)

welche durch einen Photomultiplier detektiert werden. Nur etwa 10 % der angeregten Mo-
lek�ule zerfallen unter Lichtemission, w�ahrend die restlichen Molek�ule ihre Energie durch
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St�o�e mit anderen Molek�ulen oder den W�anden der Reaktionskammern nach Gleichung 4.3
abgeben.

NO2 �+ M GGGGA NO2 (4.3)

Um neben dem NO auch NO2 zu detektieren, wird dieses in einem Edelstahlkonverter bei
415� in NO umgewandelt. Durch vergleichende Messung mit und ohne Konversion kann
dann die NO2-Konzentration aus der Di�erenz zwischen NOx und NO ermittelt werden.

4.2.2 Infrarotspektroskopie von N2O, CO und CO2

Die Gaskomponenten N2O, CO und CO2 k�onnen als infrarotabsorbierende Spezies auf-
grund der Abschw�achung von einfallender Infrarotstrahlung (NDIR) selektiv gemessen
werden [44]. Das Gasgemisch darf dabei aber keine anderen infrarotaktiven Komponen-
ten enthalten, da sonst eine gegenseitige Beeinu�ung nicht ausgeschlossen werden kann.

4.2.3 Paramagnetische Messung von O2

Die Sauersto�konzentration kann mittels einer magnetischen Waage selektiv ermittelt wer-
den. Hierbei wird die Kraft gemessen, die notwendig ist, um die Auslenkung der Waage
gerade zu kompensieren. Diese Kraft wird durch einen Elektromagneten aufgebracht, so
da� der zum Aufbau des notwendigen Magnetfelds aufgebrachte Stromu� als Me�gr�o�e f�ur
die Sauersto�konzentration benutzt werden kann. Da Sauersto� eine sehr hohe Suszeptibi-
lit�atskonstante besitzt und weitere paramagnetische Gase (NO) nur in sehr viel geringeren
Konzentrationen im Gas vorliegen, ist das Me�verfahren selektiv.

4.2.4 Simultane Messung der Gaskomponenten mit einem CIMS

Die Messung schnell ablaufender instation�arer Vorg�ange kann mit der in den obigen Ab-
schnitten vorgestellten technischen Gasanalytik nicht durchgef�uhrt werden, da diese auf-
grund der langen Verweilzeit von einigen Sekunden nur f�ur station�are und damit konstante
Gaskonzentrationen ausgelegt ist. Gegen Projektende stand f�ur derartige Messungen ein
Massenspektrometer mit Vor-Ionisierung durch Sekund�argase zur Verf�ugung (CIMS). Das
Massenspektrometer ionisiert die im Produktgasgemisch vorkommenden Gase schonend
durch seinerseits ionisiertes Hg, Kr oder Xe, so da� die Gasmolek�ule weitgehend ohne Frag-
mentierung detektiert werden k�onnen. Durch das Me�verfahren k�onnen viele Abgaskom-
ponenten simultan mit hoher zeitlicher Au�osung untersucht werden. Die Geschwindigkeit
der Messung kann dabei durch optimierte Einstellung des Ger�ats verbessert werden.
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4.3 Bau eines optimierten Integralreaktors

Integralreaktoren dienen im Labor zur Simulation realer Abgasnachbehandlungssysteme.
Bei integralem Betrieb der Wabenkatalysatoren bilden sich in den Katalysatorkan�alen
durch die chemischen Reaktionen Konzentrations- und Temperaturpro�le aus, die zudem
auch durch Transportprozesse, wie etwa Di�usion und W�armeleitung, beeinusst werden
k�onnen. Der in dieser Untersuchung eingesetzte Integralreaktor besteht im Prinzip aus
einer Quarzglasr�ohre mit 20 mm Innendurchmesser und �au�erer Beheizung durch einen
Ofen. In der Mitte des Reaktionsrohres wird ein Wabenkatalysator eingesetzt, wobei durch
Umwickeln mit Quarzglaswolle ein Umstr�omen von Reaktionsgas ohne Katalysatorkontakt
vermieden wird. Direkt vor beziehungsweise nach dem Katalysator be�nden sich zwei NiCr-
Ni-Thermoelemente, die die Eingangs- und die Ausgangstemperatur des Gases am Kata-
lysator messen, so da� auch die durch die Reaktion umgesetzte W�armemenge bestimmt
werden kann. Zur Einhaltung perfekt isothermer Grundbedingungen wird der Gasstrom
im Quarzglasrohr in einer Schleife gef�uhrt, wodurch eine Vorheizstrecke mit 2m L�ange
auf engstem Raum realisiert werden kann. Damit kann auch bei sehr hohen Str�omungs-
geschwindigkeiten das Gas vor dem Einla� des Modellkatalysators die Temperatur des
umgebenden Rohrofens annehmen.

4.4 Simulation des Str�omungsverh�altnisse im

Integralreaktor

Die numerische Simulation der Modellkatalysatoren in den Laborreaktoren geht davon
aus, da� die mittlere Str�omungsgeschwindigkeit in allen Kan�alen des Monolithen gleich ist.
Daher wird ein Kanal repr�asentativ f�ur alle anderen berechnet. Im folgenden soll diese An-
nahme �uberpr�uft werden. Es wird ein 2D-Modell des Integralreaktors gerechnet, in dem die
Navier-Stokes-Gleichungen f�ur den vorliegenden Versuchsaufbau gel�ost werden. Der Kata-
lysator im Glasrohr (mit 20mm Durchmesser) des Laborreaktors wird durch ein 2D-Modell
nachgebildet, an dessen Eingang als Randbedingung eine voll ausgebildete laminare Gas-
str�omung anliegt. Innerhalb des Rohrs repr�asentiert eine 2D-Anordnung von 0,2mm dicken,
undurchl�assigen Wandelementen den Feststo� des Wabenk�orpers. Nach den so nachgebil-
deten Kan�alen mit je 0,8mm Durchmesser folgt ein weiteres St�uck des Reaktorrohres, in
dem sich die laminare Str�omung nach Verlassen des Wabenk�orpers wieder ausbilden kann.

�r2~u+ %(~u � r)~u+rp = 0 (4.4)

�r2~u = 0 (4.5)
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~u = Geschwindigkeitsvektor [m/s]
� = dynamische Viskosit�at [Pa s]
% = Dichte des Fluids [kg/m3]
p = Druck [Pa]

Zur L�osung der Navier-Stokes-Gleichungen (Gleichungen 4.4 und 4.5) in der gegebenen
Geometrie kommt das Simulationsprogramm FEMLAB zum Einsatz [45]. Die Randbe-
dingungen der Str�omung bildet ein parabelf�ormiges Str�omungspro�l mit einer mittleren
Einstr�omgeschwindigkeit von 0,159m/s entsprechend einem Volumenstrom von 3 l/min
am Einla� der Geometrie. Am Ausgang liegt ein Druck von 105 Pa an. An allen weiteren
R�andern der Geometrie ist der Vektor ~u der Gasgeschwindigkeit 0.

Abb. 4.2: Simulationsergebnis der Gasstr�omung eines Wabenkatalysators im verwendeten
Laborreaktor

In Abbildung 4.2 ist das Simulationsergebnis dargestellt. Das parabelf�ormige Str�omungs-
pro�l der laminaren Str�omung im Reaktorrohr wird vor dem Auftre�en auf die Kan�ale
nahezu vergleichm�a�igt, so da� f�ur alle Kan�ale die gleiche mittlere Gasgeschwindigkeit am
Eingang vorliegt. Wie in den Abbildungen 4.3 und 4.4 zu sehen ist, liegt in den Kan�alen
ebenfalls ein parabelf�ormiges Str�omungspro�l vor, da� sich bereits ein kurzes St�uck vor
dem Einla� eines jeden Kanals ausbildet. Die leichte Asymmetrie in der Parabelform durch
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Abb. 4.3: Detailausschnitt aus dem Simulationsergebnis der Gasstr�omung eines Waben-
katalysators im verwendeten Laborreaktor

Abb. 4.4: Ausgew�ahlte Str�omungspro�le am Einla� eines Kanals aus dem Simulationser-
gebnis der Gasstr�omung eines Wabenkatalysators im verwendeten Laborreak-
tor. Die Werte in der Legende bedeuten Abst�ande vom Kanaleinla�.
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die schr�age Anstr�omung am Einla� des ausgew�ahlten Einzelkanals kann in guter N�aherung
vernachl�assigt werden. F�ur die Modellierung am IWR kann also von einer einheitlichen
mittleren Geschwindigkeit am Eingang der Wabenk�orperkan�ale ausgegangen werden. Die
Berechnung eines Einzelkanals stellvertretend f�ur das ganze Ensemble aller Kan�ale des
Modellkatalysators ist somit zul�assig.

4.5 Aufbau eines Reaktors f�ur in

situ-Temperaturmessungen in Wabenkan�alen

Alle Methoden zur Untersuchung chemischer Reaktionen, die auf der Beurteilung von
Ums�atzen und anderen integralen, me�technisch zug�anglichen Me�gr�o�en beruhen, ha-
ben letztlich einen hohen Unsicherheitsfaktor, da die Vorg�ange am Katalysator selbst
f�ur gew�ohnlich nicht direkt beobachtbar sind. Die Oxidation des C3H6 im untersuchten
Reaktionsystem bietet hierf�ur allerdings durch ihre hohe Reaktionsenthalpie von �H =
�2058 kJ/mol die M�oglichkeit, den Ablauf der chemischen Reaktion zu verfolgen. Die Tem-
peraturentwicklung entlang der Wabenkan�ale ist ein guter Indikator f�ur die ablaufenden
chemischen Prozesse, so da� die Messung der Gastemperatur innerhalb eines oder mehre-
rer Wabenkan�ale durch spezielle Thermosensoren f�ur die Lokalisierung der Reaktionszonen
geeignet ist.

Die Wabenkan�ale der beschichteten Modellkatalysatoren besitzen je nach Beladungsgrad
mit Substrat einen nahezu kreisf�ormigen Durchmesser im Bereich von ca. 0,8{1mm. Um
innerhalb dieser engen Geometrie die Temperatur st�orungsfrei messen zu k�onnen, werden
speziell angefertigte Ni-CrNi-Thermoelemente mit einem Durchmesser von 250µm einge-
setzt, die gegen mechanische Verformung au�erhalb der Katalysatorkan�ale durch eine an-
geschwei�te Stahlh�ulle stabilisiert werden. Aufgrund ihres geringen Fl�achenquerschnitts
(1/16 der Fl�ache der Gasphase des Wabenkanals) und aufgrund ihrer geringen Ansprech-
zeit von kleiner 1 s eignen sich diese Thermoelemente zur st�orungsfreien Messung der Ga-
stemperatur sowohl bei station�arem als auch bei instation�arem Betrieb des Katalysators.
Die schematische Darstellung der Temperaturmessung innerhalb eines Wabenkanals ist in
Abbildung 4.5 als L�angsschnitt kurz skizziert.

Am Wabenkatalysator selbst k�onnen durch die W�armeentwicklung der chemischen Reakti-
on, aber auch durch die radialen W�armeleitung hin zur Reaktorwand W�armegradienten im
Modellkatalysator entstehen. Bei instation�arem Betrieb mit rascher �Anderung der �au�eren
Bedingungen verkompliziert sich die Lage noch. Da die C3H6-O2-Reaktion als wichtig-
ste Reaktion bei der HC-SCR durch ihren kleinen Z�undbereich sehr emp�ndlich gegen
Temperatur�anderungen ist, k�onnen die W�armegradienten f�ur eine in der Praxis taugliche
Simulation nicht ignoriert werden.

Die axiale W�armeverteilung wird durch eine mobile Phalanx von Thermosensoren gemes-
sen, die von Katalysatoreingang bis -ausgang verschiebbar sind. Die radiale Temperatur-

�anderung wird durch die �uber die Wabenkan�ale verteilte Thermoelemente gemessen. Somit
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Abb. 4.5: Schematische Darstellung der Versuchsanordnung der in-situ-Temperaturmes-
sung innerhalb eines Wabenkanals als L�angsschnitt

kann bei der gerechtfertigten Annahme von Rotationssymmetrie im kreisrunden Modellka-
talysator die komplette dreidimensionale W�armeverteilung eines station�aren Zustands am
Wabenkatalysator durch eine Abfolge von Messungen mit den Thermosensoren entlang der
Kan�ale erfa�t werden. Instation�are Zust�ande k�onnen dann gemessen werden, wenn zu de-
�nierten Zeitpunkten die Thermoelemente an einem de�nierten Ort Me�werte aufnehmen
k�onnen. Durch Verschieben der Thermoelemente und wiederholtes Durchlaufen einer in-
station�aren Experiments wird wieder der jeweils gleiche Betriebszustand des Katalysators
erreicht, nur da� er immer wieder an anderer Stelle vermessen wird. Letztlich kann aus
den erfa�ten Daten eine zeitliche und r�aumliche Entwicklung der Vorg�ange rekonstruiert
werden.

Der Thermoreaktor selbst besteht wie der Integralreaktor aus einem Quarzglasrohr mit
gleichen Abmessungen, in das der Modellkatalysator eingebracht wird. Innerhalb des Wa-
benkatalysators be�nden sich die feinen Thermosensoren, die durch zwei verschiebbare
Teonkolben an deren Edelstahlh�ulle �xiert sind, w�ahrend die Kolben gleichzeitig den
Glasreaktor nach au�en hin abdichten. Der Gasstrom wird nach Durchlaufen des Kataly-
sators durch ein Glasrohr noch vor dem Teonkolben abgeleitet. Der schematische Aufbau
ist in Abbildung 4.6 dargestellt. Die Thermoelemente werden parallel im Quarzglasrohr
und somit auch im Wabenkatalysator hin- und herbewegt. Sie sind gemeinsam �uber einen
Multiplexer an einer Me�anzanzeige angeschlossen. Die Anzahl der notwendigen Anzeige-
instrumente wird durch sequentielles Ablesen der Temperaturwerte reduziert.
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5.1 Herstellung der Modellkatalysatoren

F�ur die Untersuchung und Modellierung der Abgasnachbehandlung mu� ein m�oglichst ein-
facher und dennoch praxisnaher Katalysatortyp eingesetzt werden, so da� die erhaltenen
Ergebnisse zum einen noch durch die entwickelten Modelle beschrieben werden k�onnen,
zum anderen aber auch f�ur die technische Abgasnachbehandlung verwertbar sind. Modell-
katalysatoren auf Basis des Edelmetalls Pt mit -Aluminiumoxid als Tr�agermatrix stellen
einen geeigneten Kompromi� dar, da sich Pt/Al2O3-Katalysatoren im industriellen Einsatz
bew�ahrt haben. Die im Projekt eingesetzten Modellkatalysatoren werden analog zu indu-
striell eingesetzten Katalysatoren auf Platin als Aktivkomponente dispergiert auf por�osem
-Al2O3 dargestellt. Die Beschichtung wird auf einen keramischen Tr�ager aus Cordierit
aufgebracht, das sich durch einen geringen W�armeausdehnungskoeÆzienten und eine hohe
Temperaturbest�andigkeit bis 1000� auszeichnet. Die Geometrie des keramischen Tr�agers
ist ausf�uhrlich in [46] beschrieben, so da� an dieser Stelle auf eine detaillierte Beschrei-
bung verzichtet werden kann. Auf den mit Al2O3 beschichteten Grundk�orper wird durch
ein Tr�ankverfahren mit angeschlossener Reduktion die katalytisch aktive Substanz Pla-
tin in Form einer Pt(II)-Verbindung aufgebracht. F�ur die Modellkatalysatoren mit einer
Speicherfunktion wird BaO als Modellspeicherkomponente ausgew�ahlt, zum einen in Ver-
gesellschaftung mit Platin, zum anderen lediglich auf dem Al2O3-Washcoat dispergiert.

5.1.1 Grundbehandlung der Wabenk�orper

Der keramische Tr�ager aus Cordierit besitzt eine relativ glatte Ober�ache, die vor einer Be-
schichtung mit einer Tr�agermatrix aufgerauht werden mu�, um eine bessere Haftung zu er-
m�oglichen. Das Aufrauhen erfolgt auf chemischem Wege durch Behandlung mit 0,5-molarer
HNO3 �uber einen Zeitraum von 3 h, wodurch sich die Ober�achenrauhigkeit deutlich erh�oht
(siehe [2]).

5.1.2 Beschichtung mit einer Tr�agermatrix

Das -Al2O3 wird durch Tr�ankung mit einer Suspension aufgebracht. Der Feststo�anteil
der Suspension wird aus Boehmit -AlO(OH) durch thermische Behandlung bei 600�

25
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gewonnen, wobei sich dieses nach Gleichung 5.1 zersetzt:

2  � AlO(OH)
�T

GGGGGGGGA  � Al2O3 +H2O (5.1)

Das gewonnene -Al2O3 wird in einer Kugelm�uhle zermahlen und durch anschlie�endes
Sieben auf eine Korngr�o�e < 125 µm gebracht. Das Pulver wird mit einer ges�attigten
Al(NO3)3-L�osung zu einer Suspension vermischt, in der die Wabenk�orper getr�ankt werden.
Die aufgebrachte Suspension wird durch mehrstu�ge Trocknung und thermische Behand-
lung bei 600� nach Gleichung 5.2 in reines -Al2O3 �uberf�uhrt.

2 Al(NO3)3 GGGGA Al2O3 + 6 NO +O2 (5.2)

Auf diese Weise wird eine homogene -Al2O3-Schicht auf den Tr�ager aufgebracht. Der
beschriebene Proze� wird analog wiederholt bis die gew�unschte Beladung von 10-30 Ma.-%
auf dem Wabenk�orper erzielt ist.

5.1.3 Beladung mit Barium

Die Modellspeicherkomponente Barium wird in Form einer 0,2 molaren w�assrigen Barium-
nitrat-L�osung in Tr�anktechnik aufgebracht. Analog zum oben genannten Verfahren wird die
L�osung durch Anlegen eines leichten Vakuums in das Porensystem gepre�t. Nach Trocknen
in Hei�luft wird das Bariumnitrat durch Kalzinieren bei 650� zu Bariumoxid umgesetzt.

Ba(NO3)2 GGGGA BaO + 2 NO + 3=2 O2 (5.3)

Die Beschichtung mit BaO erfolgt analog in mehreren Einzelschritten, bis die gew�unschte
Beladung erreicht ist.

5.1.4 Beladung mit Pt

Die Beladung des Washcoats -Al2O3 erfolgt durch Tr�ankung des beschichteten Grundk�or-
pers mit einer w�assrigen Pt-Salzl�osung (NH3)4Pt(II)(HCO3)2 und anschlie�ender Reduk-
tion zu Pt0 durch 10 % Wassersto� in Sticksto�. Durch Anlegen eines Temperaturgradien-
ten von � 1,5 K/min kommt es zur Bildung von Nanokristalliten mit einer Gr�o�e von ca.
5-20 nm, die die eigentlich katalytisch aktive Substanz darstellen. Das eingesetzte Pt(II)-
Salz besitzt den Vorteil, da� nach der Reduktion keine eventuell st�orenden Fremdionen auf
dem Washcoat verbleiben.
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5.1.5 Konditionierung

Vor dem ersten Einsatz der Katalysatoren werden diese f�ur 12 h bei 650� an Luft ther-
misch behandelt. Dies f�uhrt dazu, da� sich die Katalysatoreigenschaften im laufenden Be-
trieb nicht mehr �andern und beispielsweise Umsatz- und Selektivit�atsverhalten nicht mehr
langzeitstabil sind, wodurch die langwierigen kinetischen Untersuchungen unm�oglich w�ur-
den.

5.2 Physikalisch-chemische Charakterisierung von

Modellkatalysatoren

Die Modellierung eines Wabenkatalysators mu� die intrinsischen Sto�eigenschaften eines
por�osen Feststo�katalysators ber�ucksichtigen. In den Projekten

"
DeNOx-Modell I\ und

"
DeNOx-Modell II\ werden daher die Ober�achen- und Volumeneigenschaften der eigens
pr�aparierten Modellkatalysatoren �uber die im weiteren beschriebenen Methoden charak-
terisiert. Dar�uber hinaus wird die Geometrie der variablen Beschichtung in den Kan�alen
der Monolithen durch Lichtmikroskopie an Querschnitten durch die Modellkatalysatoren
ermittelt.

5.2.1 Ober�acheneigenschaften

Die Ober�acheneigenschaften eines Festk�orpers sind die wichtigsten Kenngr�o�en im Hin-
blick auf die katalysierte Reaktion, da alle chemischen Prozesse an der Phasengrenz�ache
zwischen Katalysator und Gasphase statt�nden. Die innere Ober�ache des Substrats wird
in dieser Untersuchung durch die N2-Sorptometrie charakterisiert. Die f�ur die chemische
Reaktion relevante Katalysatorkenngr�o�e ist die Ober�ache der Aktivkomponente Pt, also
die f�ur die Molek�ule zug�anglichen �au�eren Pt-Atome der Kristallite. Nur an diesen aktiven
Stellen l�auft die Katalyse ab. Daher ist diese chemisch aktive Ober�ache der Bezugswert
f�ur die Reaktionsgeschwindigkeit an den verwendeten Katalysatoren.

5.2.2 Spezi�sche Ober�ache

Die spezi�sche Ober�ache des Katalysators resultiert vor allem aus der Ober�ache des
Porensystems des verwendeten Substrats Al2O3. Mit Hilfe der N2-Sorptometrie wird die
gesamte innere Ober�ache des Katalysators bestimmt, also sowohl die Ober�ache der Po-
ren des Al2O3 als auch die Ober�ache der Aktivkomponente, wobei diese aber nur einen
geringen Anteil zum Gesamtwert beitr�agt. Die durch N2-Sorptometrie ermittelten spezi-
�schen Ober�achen der im Projekt hergestellten Modellkatalysatoren sind in Tabelle 5.1
aufgelistet.
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Tab. 5.1: Spezi�sche Ober�ache der pr�aparierten Modellkatalysatoren bezogen auf die Mas-
se der Beschichtung

Katalysator: Pt/Al2O3 -W2 -10 -20 -30 -Ba -Ba/Pt

Ober�ache [m2/g] 175� 2% 170� 2% 172� 2% 181� 2% 154� 2% 165� 2%

5.2.3 Bestimmung der aktiven Ober�ache des Pt mit
H2-Chemisorption

Die Zahl der aktiven Zentren des Katalysators (also der von der Gasphase zug�anglichen
Atome der Pt-Partikel) kann man durch Messung mittels H2-Chemisorption bestimmen.
Hierbei wird eine Katalysatorprobe durch Ausheizen im Hochvakuum vollst�andig von sor-
bierten Molek�ulen befreit und dann durch Wassersto�gas belegt, das selektiv nur am Pt
adsorbiert. Aus der bekannten Pt-Masse am Katalysator kann dann auch auf die Pt-
Dispersion und die Durchschnittsgr�o�e der Pt-Partikeln geschlossen werden. �Uber die Ad-
sorptionsisotherme kann die adsorbierte Menge an H2 bestimmt werden. Hierf�ur wird in der
Langmuir-Auftragung der lineare Bereich der Adsorptionsisotherme bis zum Wert 1/p=0
extrapoliert. Aus dem Achsabschnitt kann dann das Volumen an Wassersto� berechnet
werden. Die Menge an H2 auf Pt in Monolage (nmono) wird nach Gleichung 5.4 bestimmt.
Aus der sorbierten Menge an Wassersto� wird schlie�lich gem�a� Gleichung 5.5 die aktive
Ober�ache des Pt (AKat) ermittelt.

nMono = 44; 61 � VMono [�mol=g] (5.4)

mit dem verbrauchten Volumen Vmono an Wassersto�.

AKat =
nMono � St � Acs

166
[m2=g] (5.5)

mit dem Ober�achenbedarf des Wassersto�s an Pt Acs(Pt) = 6; 4 � 10�19 m2 und der
Adsorptionsst�ochomtrie St der Adsorption von H2 an Pt (2Atome Metall/Molek�ul H2).

Die Methode liefert nur dann zufriedenstellende Ergebnisse, wenn eine ausreichend hohe
Anzahl an zug�anglichen Pt-Atomen vorliegt, da der Fehler der Auswertemethodik sonst
inakzeptabel gro� wird. Alternativ w�are auch die Sorption mit CO m�oglich, das ebenfalls
selektiv an Pt adsorbiert. Die Messungen erfolgen an einer Apparatur vom Typ Sorpto-
matic 1990 der Fa. Porotec/Frankfurt. Die durch H2-Chemisorption ermittelten aktiven
Ober�achen der hergestellten Modellkatalysatoren sind in Tabelle 5.2 aufgelistet.
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Tab. 5.2: Aktive Pt-Ober�ache der pr�aparierten Modellkatalysa-
toren

Katalysator: Pt/Al2O3 -W2 -10 -20 -30 -Ba -Ba/Pt

Aktive Ober�ache [m2] 2,29 0,86 1,20 2,06 { 1,94

Der Modellkatalysator Pt/Al2O3-W2 besitzt eine aktive Ober�ache von 2,3m2. Die Mo-
dellkatalysatoren mit einer Massenbeladung von 10 bis 30% (-10, -20 und -30) zeigen eine
nahezu lineare Zunahme der aktiven Pt-Ober�ache. Der Modellkatalysator mit der zus�atz-
lichen Speicherkomponente Ba verdeutlicht im Vergleich zum System Ba/Pt, da� die aktive
Ober�ache des Pt von der Beladung mit Bariumoxid nur wenig beeinu�t wird.

5.2.4 Charakterisierung des Porensystems mit
Quecksilber-Porosimetrie

Eine M�oglichkeit, simultan die Makroporen und die Mesporen eines Katalysators zu be-
stimmen, ist die Hg-Porosimetrie. Hierbei wird in die Katalysatorprobe unter hohem Druck
Quecksilber gepre�t und die damit verbundene Volumenabnahme des Quecksilbers gemes-
sen. Die Methodik kann parallel zur Sticksto�-Sorptometrie eingesetzt werden, da so Unter-
schiede im Mesoporenvolumen (bedingt durch die unterschiedlichen Me�verfahren) sichtbar
werden. Wenn zylindrische Poren mit unterschiedlichem Durchmesser angenommen werden,
kann die Porenradienverteilung mit der sogenannten Washburn-Gleichung (Gleichung 5.6)
ermittelt werden.

r = �2 � � � cos �=p (5.6)

� = 0,473 N/m f�ur Hg
� = 130° f�ur Hg

Die Messungen erfolgen an einem Porosimeter des Typs Auto Pore III der Fa. Micromire-
tics Instrument Corporation/Freiburg. Das Ger�at kann bei Dr�ucken von 3 �104 bis 4 �108 Pa
Porendurchmesser im Bereich von 3 bis 40.000 nm ermitteln. Die Messungen k�onnen ver-
f�alscht werden, wenn die Makroporen des Substrats untereinander nur durch Bereiche mit
Meso- oder Mikroporen verbunden sind, da dann das Hg in die meisten Makroporen nicht
eindringen kann. Vergleichsmessungen mit der N2-Sorptometrie k�onnen Aufkl�arung �uber
diesen Fall geben.

Die Hg-Porosimetrie erm�oglicht die gleichzeitige Erfassung der Makroporen (r> 25 nm)
und der Mesoporen (1 nm � r � 25 nm). Mikroporen mit r< 1 nm k�onnen mit der Hg-
Porosimetrie hingegen nicht erfa�t werden, da die daf�ur notwendigen Drucke zu hoch w�a-
ren. In den Messungen kommt Beschichtungsmaterial ohne den keramischen Tr�ager zum
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Einsatz, da die Makroporen des verwendeten Cordierits nicht von den interessierenden
Makroporen des Substrats unterschieden werden k�onnen. Cordierit selbst besitzt lediglich
eine geringe spezi�sche Ober�ache von etwa 2m2/g, die f�ur die Modellierung vernach-
l�assigt werden kann [47]. Die ermittelten Porenvolumina sind in Abbildung 5.1 �uber den
logarithmisch aufgetragenen Porenradien dargestellt. Das Substrat des Modellkatalysators
Pt/Al2O3-W2 weist im Gegensatz zum Katalysator Pt/Al2O3 eine relevante Makroporen-
struktur mit einem durchschnittlichen Porenradius im Bereich von 1 bis 10 µm auf. Der
Modellkatalysator Pt/Al2O3 hat dagegen haupts�achlich Mesoporen mit einem sehr gerin-
gen Anteil an Makroporen. Beide Modellkatalysatoren besitzen eine Mesoporenstruktur im
Bereich von ca. 2 bis 10 nm. In Tabelle 5.3 sind die mittels der Hg-Porosometrie erhaltenen
Katalysatorkenngr�o�en aufgelistet.

Tab. 5.3: Mittels der Hg-Porosimetrie ermittelte Kenngr�o�en der
pr�aparierten Modellkatalysatoren

Katalysator: (Pt/Al2O3) -W2 -10 -20 -30 -Ba -Ba/Pt

Porenvolumen [ml/g] 0,72 0,69 0,72 0,71 0,46 0,49
Porosit�at [-] 0,62 0,63 0,61 0,65 0,54 0,56

5.2.5 Bestimmung des Porenvolumens und der
Porenradienverteilung mit N2-Sorptometrie

Die Transporteigenschaften des Substrats werden durch das Porensystem des Beschich-
tungsmaterials -Al2O3 bestimmt. Das Porensystem ist aufgrund der Radien der Poren
als Transportmedium f�ur die Gasphase relevant f�ur die Modellierung des Gesamtsystems,
wenn Transporthemmung durch Porendi�usion auftritt. Diese tritt aber erst (bei n�ahe-
rungsweise Atmosph�arendruck) bei Porengr�o�en kleiner 100 nm auf. Die Porenstruktur der
hergestellten Modellkatalysatoren wird durch Hg-Porosimetrie (siehe voriges Kapitel) und
N2-Sorptometrie charakterisiert. Durch Einsatz beider Methoden kann die Zuverl�assigkeit
der Untersuchung erh�oht werden.

Zur Bestimmung der spezi�schen Ober�ache des Katalysators sowie der Struktur des Poren-
kanalsystems bedient man sich der N2-Sorptometrie. Hierzu wird die Adsorptionsisother-
me von gasf�ormigen Sticksto� an der Katalysatorprobe bei der Siedetemperatur (77K) von
�ussigem Sticksto� aufgenommen, aus der dann sowohl die spezi�sche Ober�ache des Kata-
lysators, als auch die Porenradienverteilung des por�osen Materials ermittelt werden [48, 49].
Die gemessene Adsorptionsisotherme wird auf Grundlage der Methode von Brunauer, Em-
mett und Teller (BET) ausgewertet. Aus der sogenannten BET-Gleichung 5.7 kann die
Sticksto�menge nm f�ur eine Monolage ermittelt werden, aus der nach Gleichung 5.8 die
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spezi�sche Ober�ache SBET berechnet wird.

p=p0
nads(1� p=p0)

=
1

nmC
+
C � 1

nmC
p=p0 (5.7)

SBET = nm S NL (5.8)

p = Gleichgewichtsdruck des Adsorptivs
p0 = Sattdampfdruck des Adsorptivs
nads = spezi�sche Sto�menge
nm = spezi�sche Sto�menge in der Monoschicht
C = BET-Konstante
H1 = Adsorptionsenthalpie in der ersten Adsorptionsschicht
Hi = Adsorptionsenthalpie in der i.ten Lage
SBET = spezi�sche Ober�ache nach BET
S = Platzbedarf eines Adsorptiv-Molek�uls
NL = Avogadro-Konstante

Aus der gemessenen Adsorptionsiosotherme kann die Verteilung der Porenradien der Mikro-
und Mesoporen ermittelt werden, w�ahrend die Makroporen mit der Hg-Porosimetrie (sie-
he folgendes Kapitel) bestimmt werden. F�ur die Messung der Porenradienverteilung der
Mikroporen sei auf [49] verwiesen. Die Porenradien der Mesoporen k�onnen auf Basis der
Modellvorstellung von Barret, Joyner und Halenda bestimmt werden [49]. Dieses Modell
beschreibt die Poren als Zylinder, in denen Kapillarkondensation vorliegt. Der Radius rp
einer Modellpore ist dann die Summe aus dem Radius einer Kapillare rk und der Dicke der
Adsorptschicht dads: (Gleichung 5.9).

rp = rk + dads: (5.9)

Der Radius der Kapillare kann mit der Kelvin-Gleichung (Gleichung 5.10) und der Ra-
dius der adsorbierten Schicht mit der Beziehung von de Boer (Gleichung 5.11) aus den
Adsorptionsiosothermen �uber p=p0 bestimmt werden.

rk =
�2  Vm

RT ln(p=p0)
(5.10)

dads: =
K

log(p0=p) + 0; 034
(5.11)
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 = Ober�achenspannung von Sticksto�
Vm = Molvolumen von �ussigem Sticksto�
K = Konstante

Die Adsorptionsisothermen der ausgew�ahlten Katalysatorproben werden mit einem Sorpto-
meter vom Typ Sorptomatic 1990 der Fa. Porotec/Frankfurt ermittelt. Vor der eigentlichen
Messung werden die Katalysatorproben bei einem Druck von 3 � 10�4mbar und bei 400�
12 h ausgeheizt, um sorbierte Molek�ule von der Ober�ache zu entfernen.

Aus der Sticksto�sorptometrie kann auch die Porenradienverteilung der Modellkatalysato-
ren abgeleitet werden. In Abbildung 5.2 ist die Porenradienverteilung der Substrate aus
-Al2O3 f�ur die pr�aparierten Modellkatalysatoren aufgetragen. Im Vergleich zur Poren-
radienverteilung, die mittels Hg-Porosimetrie ermittelt wurde, wird deutlich, da� zwar
die Porengr�o�en im Bereich der Mesoporen �ubereinstimmen, die mit der N2-Sorptometrie
ermittelten Porenvolumina aber wesentlich gr�o�er sind. Der Sticksto� scheint wesentlich
mehr Poren zu erfassen als das beim eingepressten Quecksilber der Fall ist. Daher werden
f�ur die weiteren Untersuchungen die Daten der Makroporen aus den Messungen der Hg-
Porosimetrie entnommen, die mittleren Porenradien im Bereich der Mesoporen hingegen
aus der Untersuchung mittels N2-Sorptometrie. In Tabelle 5.4 sind die ermittelten mittleren
Porenradien der Modellkatalysatoren aufgetragen.

Tab. 5.4: Mittlere Porenradien der Modellkatalysatoren, ermittelt durch
N2-Sorptometrie

Katalysator: Pt/Al2O3 -W2 -10 -20 -30 -Ba -Ba/Pt

Mitt. Porendurchmesser [nm] 10,4 10,1 10,7 10,3 9,8 10,1

5.2.6 Vermessung der Schichtdicke mittels Lichtmikroskopie

Die lichtmikroskopische Untersuchung der Katalysatorproben erfolgt an Querschnitten der
Modellkatalysatoren, die durch einen anschlie�enden Schleifproze� eine glatte Ober�ache
erhalten. Anhand von Aufnahmen mit einem Lichtmikroskop der Firma Leica/Bensheim
vom Typ MeF4 kann der geometrische Aufbau der Beschichtung untersucht werden. Als
Resultat kann die mittlere Dicke dp des aufgebrachten Substrats berechnet und im 2D-
Modell in der numerischen Simulation des Wabenkanals verwendet werden.

Die Kan�ale des Tr�agermaterials Cordierit besitzen bei einer Kanaldichte von 62 Kan�alen/cm2

einen Durchmesser von 1000µm. Der Washcoat aus Pt/Al2O3 wird beim Beschichtungs-
proze� haupts�achlich in den Ecken des Tr�agermaterials angelagert. Die resultierende geo-
metrische Grenz�ache zwischen Gasphase und Feststo� ist in N�aherung kreisf�ormig. In
Abbildung 5.3 ist eine Detailaufnahme der Beschichtung in einer Ecke des Tr�agermaterials
bei 100-facher Verg�o�erung dargestellt.

Die Beschichtung aus Pt/Al2O3 erreicht eine maximale Dicke von 156�10µm, w�ahrend
sie in der Mitte der Stege des Tr�agermaterials kleiner 20µm wird. Durch Digitalisierung
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Abb. 5.3: Lichtmikroskopische Aufnahme (Aufsicht) der Beschichtung in der Ecke eines
Wabenkanals des Modellkatalysators Pt/Al2O3 bei 100-facher Vergr�o�erung

der Fotogra�en und Bestimmung der Fl�acheninhalte mit dem Bildbearbeitungs-Programm
Photopaint der Fa. Corel (USA) wird das Fl�achenverh�altnis zwischen der Fl�ache der Be-
schichtung und dem Kanalquerschnitt von 1mm2 bei einer Beladung von 30% zu 23%
ermittelt. Die ermittelten mittleren Schichtdicken (Tabelle 5.5) ie�en als wichtige Gr�o�en
in die nachfolgenden Simulationen ein, da sie die Geometrie des Feststo�s im erstellten
Modell ist. Die mikroskopischen Untersuchungen erfolgen an einem Lichtmikroskop vom
Typ Reichert MEF4 M der Firma Leica/Bensheim.

Tab. 5.5: Mittlere Schichtdicken der Modellkatalysatoren,
ermittelt durch Lichtmikroskopie

Katalysator: Pt/Al2O3 -10 -20 -30

Mitt. Schichtdicken [µm] 15 30 70

5.2.7 Zusammenfassung

Abschlie�end sollen die erzielten Kenngr�o�en der hergestellten Modellkatalysatoren in Ta-
belle 5.6 noch eimal zusammengefasst werden:
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Tab. 5.6: �Ubersicht der Kenngr�o�en der Modellkatalysatoren

Geometrie: L=30mm D=20mm
Kanaldichte: 62 Kan�ale/cm2

Katalysator: Pt/Al2O3 -W2 -10 -20 -30 -Ba -Ba/Pt
Washcoatmasse [g]: 1,73 0,56 1,12 1,69 1,82 1,85
BET [m2/g] 175 170 172 181 154 165
Porenvolumen [ml/g] 0,72 0,69 0,72 0,71 0,46 0,49
Porosit�at [-] 0,62 0,63 0,61 0,65 0,54 0,56
Mitt. Porendurchmesser [nm] 10,4 10,1 10,7 10,3 9,8 10,1
Aktive Ober�ache [m2] 2,29 0,86 1,20 2,06 { 1,94



6 Experimente zur HC-SCR

Die bereits im Projekt
"
DeNOx-Modell I\ durchgef�uhrten Messungen zur Reduktion von

NOx mittels Kohlenwassersto�en (HC-SCR) werden im Projekt
"
DeNOx-Modell II\ um

weitere Messungen und Verfahren erweitert. Im Vordergrund stehen hierbei die Ermitt-
lung weiterer Veri�kationsdaten, wobei die Ausarbeitung verbesserter Me�methoden eine
wichtige Rolle spielt.

6.1 Einu� von NO auf die Oxidation von Propen

Die Oxidation von Propen mit Sauersto� als Hauptreaktion im Reaktionsnetzwerk der HC-
SCR kann nicht unabh�angig von der Anwesenheit der Sticksto�oxidspezies betrachtet wer-
den. Die Anwesenheit von NO sollte die Reaktionsgeschwindigkeit der C3H6-O2-Reaktion
vermindern, da zumindest aktive Stellen am Platin vom NO belegt werden, und somit weni-
ger Sorptionspl�atze f�ur das Propen und den adsorbierten Sauersto� zur Verf�ugung stehen.
Die auftretenden E�ekte sollen daher im folgenden durch ausgew�ahlte Messungen quanti-
�ziert werden. Es werden im Integralreaktor Umsatz-Temperatur-Pro�le bei ausgew�ahlten
Sauersto�konzentrationen gem�a� Tabelle 6.1 aufgenommen.

Tab. 6.1: Versuchsbedingungen f�ur die Untersuchung der Propen-Oxidation mit und oh-
ne Dosierung von NO am Modellkatalysator Pt/Al2O3-W2 im Integralreaktor

NO [ppm] C3H6 [ppm] O2 [Vol-%] T [�] Volumenstrom [l/min]
Messreihe 1: 500 500 0,5 150{600 6
Messreihe 2: 500 500 2,0 150{600 6
Messreihe 3: 500 500 6,0 150{600 6
Messreihe 4: 0 500 0,5 150{600 6
Messreihe 5: 0 500 2,0 150{600 6
Messreihe 6: 0 500 6,0 150{600 6

In Abbildung 6.1 sind die Ums�atze �uber den Temperaturen f�ur die Me�reihen 3 und 6
aufgetragen. Bei Abwesenheit von NO verschiebt sich die Umsatzkurve des Propens um
45� zu tieferen Temperaturen. Hier macht sich der Einu� des NO durch eine Verringe-
rung der Reaktionsgeschwindigkeit der Propen-Oxidation deutlich bemerkbar. Als weiterer
Nebene�ekt werden bei Anwesenheit von NO im Z�undbereich zwischen 220{260� geringe

36
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Konzentrationen an CO als Nebenprodukt der C3H6-Oxidation gebildet, w�ahrend CO bei
Abwesenheit von NO nicht zu detektieren ist. Dies ist vermutlich darauf zur�uckzuf�uhren,
da� auch die Ober�achenbedeckung mit adsorbiertem Sauersto� durch die Belegung mit
NO etwas zur�uckgedr�angt wird, so da� bei der verlangsamten Oxidationsreaktion auch das
Zwischenprodukt CO von der Ober�ache desorbieren kann.
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Abb. 6.1: Einu� der Anwesenheit von NOx auf das Umsatzverhalten der Propen-
Oxidation im Integralreaktor

Bei systematischer Variation der Sauersto�konzentration (siehe Abbildung 6.2) verst�arkt
sich der Temperatur-Unterschied zwischen NO-freiem und NO-enthaltendem Modellabgas
noch. Bei 0,5% O2 im Bulk betr�agt die Verschiebung bei analogen Ums�atzen bereits 60�,
gegen�uber einer Temperaturdi�erenz von 45� bei Anwesenheit von 6Vol.-% Sauersto�. In
diesem Fall macht sich der inhibierende E�ekt der Ober�achenbedeckung mit NO aufgrund
der geringen Sauersto�konzentration noch wesentlich deutlicher bemerkbar. Im Fall eines
Langmuir-Hinshelwood-Mechanismus kann also von einer Konkurrenz um gemeinsame ak-
tive Pl�atze ausgegangen werden.
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Abb. 6.2: Einu� der Anwesenheit von NOx auf das Umsatzverhalten der Propen-
Oxidation im Integralreaktor

6.2 Veri�kationsversuche f�ur das detaillierte

Porendi�usionsmodell des IWR

Das am IWR erstellte detaillierte 2D-Modell des Washcoats beschreibt die chemische Reak-
tion und Transportvorg�ange innerhalb der Beschichtung des Monolithen. Da der Washcoat
zweidimensional modelliert wird, k�onnen die unterschiedlichen Reaktionsgeschwindigkeiten
und Di�usionsvorg�ange abh�angig von der Eindringtiefe in den Washcoat simuliert werden.
Das Modell sollte daher das unterschiedliche Umsatzverhalten bei einer �Anderung der Be-
schichtungsdicke vorhersagen k�onnen.

Um das erstellte Modell zu veri�zieren, werden Pt/Al2O3-Modellkatalysatoren mit unter-
schiedlicher Beladung und damit unterschiedlicher mittlerer Beschichtungsdicke und den
sich ergebenden Charakterisierungsdaten gem�a� Tabelle 6.2 pr�apariert. Die Bestimmung
der mittleren Schichtdicken erfolgt mit lichtmikroskopischen Methoden an Querschnitten
der Modellkatalysatoren.
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Abb. 6.3: Einu� der Beschichtungsdicke von Pt/Al2O3 auf das Umsatzverhalten der HC-
SCR im Integralreaktor

Tab. 6.2: Pr�aparationsdaten und Charakterisie-
rungsdaten der Modellkatalysatoren mit
unterschiedlichen Beladungen

Beladung [%] 10 20 30

Aktive Ober�ache des Pt [m2] 0,86 1,20 2,06
mittlere Schichtdiche [µm] 10 15 30

Mit den drei Modellkatalysatoren werden bei analogen Bedingungen Umsatz-Temperatur-
Pro�le im Integralreaktor zu den Versuchsbedingugen nach Tabelle 6.3 aufgenommen.

Tab. 6.3: Bedingungen f�ur die Untersuchungen an Modellkatalysatoren
mit unterschiedlicher Massenbeladung im Integralreaktor

NO [ppm] C3H6 [ppm] O2 [Vol-%] T [�] Volumenstrom [l/min]
500 500 5,0 150{550 6

In Abbildung 6.3 sind die drei ermittelten Umsatz-Temperatur-Pro�le vergleichend aufge-
tragen. Die Kurven unterscheiden sich vor allem durch die H�ohe der erzielten Ums�atze,
w�ahrend sich kaum eine Verschiebung der Temperaturpro�le feststellen l�a�t. Mit geringe-
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rer Beladung sinken NOx-Umsatz und NO2-Ausbeute etwas ab. Der geringe Einu� der
Beladung wird verst�andlich, wenn die Reaktionsgeschwindigkeit der C3H6-Oxidation rasch
ausreichend hoch wird. Dann nehmen nur noch die Randbereiche des Washcoats hin zur
Gasphase an der Reaktion teil, so da� sehr �ahnliche Umsatz-Temperaturpro�le resultieren.
Der Porennutzungsgrad wird unter diesen Bedingungen sehr gering, so da� der gr�o�te Teil
der Beschichtung nicht mehr an der Katalyse beteiligt ist.

6.3 Messungen mit Thermoelementen in den Kan�alen

von Monolithen

6.3.1 Temperaturpro�le im station�aren und instation�aren
Zustand

Die Vermessung integral betriebener Wabenkatalysatoren kann stets nur das Summensi-
gnal von Temperatur und den Produktkonzentrationen nach Beendigung aller beteiligter
Prozesse am Ausgang des Wabenk�orpers ermitteln. Der Ablauf der chemischen Reaktio-
nen entlang eines Kanals in einem Wabenkatalysator kann so nicht erfasst werden. Unter-
schiedliche Bedingungen in den Wabenkan�alen durch radiale Temperaturgradienten in den
Monolithen werden durch das integrale Messen ebenso wenig erkannt. Prinzipiell k�onnte
durch Einsatz eines Hordenreaktors mit einer Abfolge von d�unnen Katalysatorscheiben der
Konzentrationsverlauf im einzelnen untersucht werden. Allerdings d�urfte die Auftrennung
des Wabenk�orpers in kurze Bereiche zu kaum �uberwindbaren Schwierigkeiten aufgrund der
�Anderung der Str�omungsverh�altnisse f�uhren, so dass diese Methodik f�ur das untersuchte
Modell-Reaktionssystem der HC-SCR nicht in Frage kommt. Alternativ kann aber wegen
der hohen W�armet�onung der Oxidation von Propen zu Kohlendioxid an Pt der Reakti-
onsverlauf innerhalb der Wabenkan�ale durch Temperaturmessungen verfolgt werden. Erste
Untersuchungen mit einem derartigen Reaktor wurden 1997 von Marek et al. anhand der
Oxidation von CO durchgef�uhrt [1]. Der Einsatz im Projekt speziell angefertigter Ther-
moelemente mit 0,25 mm Durchmesser erm�oglicht die st�orungsfreie Temperaturmessung in
den Kan�alen eines integral betriebenen Wabenkatalysators.

Durch den parallelen Einsatz von mehreren frei positionierbaren Thermoelementen k�on-
nen auch radiale Temperaturverteilungen �uber den gesamten untersuchten Monolithen ge-
messen werden. Abbildung 4.6 zeigt den prinzipiellen Aufbau der Versuchsanordnung f�ur
die Temperaturmessungen mit einer 2D-Anordnung der beweglichen Thermoelemente. Die
Messungen zur HC-SCR bei verschiedenen Volumenstr�omen in einem Einzelkanal zeigen
(Abbildung 6.4), dass trotz gleicher Eingangstemperatur von T=250� sehr unterschiedli-
che Temperaturverl�aufe resultieren. Da die chemische Reaktion am Modellkatalysator bei
der gew�ahlten Temperatur noch recht langsam verl�auft, macht sich der Einuss des Volu-
menstroms deutlich bemerkbar. Bei sehr hohen Reaktionsgeschwindigkeiten, entsprechend
sehr hohen Temperaturen, (ohne Abbildung) werden die Unterschiede geringer, da hier auch
bei hohen Volumenstr�omen die Reaktion nach wenigen Millimetern am Katalysatoreingang
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abgeschlossen ist.
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Abb. 6.4: Abh�angigkeit der Temperaturpro�le im station�aren Zustand vom Volumen-
strom

Die Messungen im station�aren Zustand k�onnen vor allem Me�daten �uber die Reaktions-
geschwindigkeiten bei verschiedenen Eingangstemperaturen als Kontrollmessungen f�ur die
Modellierung liefern. In Abbildung 6.5 sind die Temperaturverl�aufe bei Eingangstempera-
turen von 200{300� aufgetragen. Es ist zu erkennen, da� am gew�ahlten Modellkatalysator
ab Eingangstemperaturen von etwa 230� die chemischen Reaktionen einsetzten.

Auch instation�are Prozesse wie Kaltstartvorg�ange oder Betriebswechsel k�onnen mit der-
artigen Temperaturmessungen erfasst werden. Hierf�ur werden wiederholt an allen gew�ahl-
ten Messorten die zeitlichen Temperaturverl�aufe bei gleichbleibenden Versuchsbedingungen
aufgenommen, so dass letztlich eine zeitliche Abfolge der Temperaturpro�le in den Waben-
kan�alen aus den Daten abgeleitet werden kann. Abbildung 6.6 zeigt beispielhaft einen Mo-
dellversuch, bei dem auf einen vorgeheizten Katalysator bei T = 250°C zum Startzeitpunkt
t = 0 s Propen enthaltendes Modellabgas tri�t.

Die gro�e W�armekapazit�at des Feststo�s bewirkt, da� der station�are Zustand nur sehr
langsam erreicht wird. Nach 156 s �andert sich das Temperaturpro�l nur noch wenig, hat
aber den station�aren Zustand noch nicht v�ollig erreicht. Anwendbar sind derartige Versuche
auch bei der Untersuchung des Kaltstartverhaltens von Katalysatoren, etwa bei der Opti-
mierung des Katalysatorverhaltens durch Sekund�arma�nahmen wie etwa Zusatzheizungen
im Gasstrom oder am Katalysator.
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6.3.2 2D-Messungen der Temperaturverteilung in Monolithen

Im vorigen Kapitel wurden Temperaturmessungen innerhalb des zentralenWabenkanals des
ausgew�ahlten Modellkatalysators durchgef�uhrt. F�ur die numerische Simulation des Modell-
katalysators ist hingegen auch von Interesse, ob die Simulation eines einzigen Wabenkanals
repr�asentativ f�ur alle anderen Kan�ale im Wabenk�orper ist, so da� das Simulationsergebnis
des Einzelkanals auf den gesamten Monolithen skaliert werden kann. Das mathematische
Modell m�u�te sonst mit erheblichem Mehraufwand an Rechenleistung und Speicherbedarf
auf diesen allgemeineren Fall ausgedehnt werden. Im Modellkatalysator k�onnen W�arme-
gradienten in radialer Richtung auftreten (W�armeu� zur Reaktorwand hin), die die inte-
gralen Messungen verf�alschen w�urden. Um dieses Problem zu untersuchen, werden in-situ-
Messungen simultan mit mehreren Thermoelementen �uber einen Querschnitt des Modell-
katalysators Pt-Al2O3-W2 durchgef�uhrt. Die experimentelle Vorgehensweise ist ansonsten
analog zu den Versuchen am Einzelkanal im vorigen Kapitel.

Der Aufbau der Thermoelementphalanx erfolgt in Form einer Aneinanderreihung von 11
NiCr-Ni-Thermoelementen, die in jedem zweiten Kanal des Modellkatalysators Pt/Al2O3-
W2 versetzt plaziert sind. So kann ein radiales Temperaturpro�l �uber den gesamten Kata-
lysatorquerschnitt im laufenden Betrieb aufgenommen werden. Die geschilderte Anordnung
der Thermoelemente ist in Abbildung 6.7 schematisch dargestellt.

ooooo

13121110987654321

oooooo

Abb. 6.7: Schematische Darstellung der Wabenkan�ale des Modellkatalysators als Aufsicht
mit der durchnummerierten 2D-Anordnung der Thermoelemente

Die leicht versetzte Anordnung ist durch den mechanischen Aufbau der Thermoelemente
bedingt, da die elektrischen Anschl�usse der Thermoelemente nicht auf Durchmesser unter
2mm verkleinert werden k�onnen. Trotzdem kann angenommen werden, da� der geringe
Versatz von etwa 1,5mm die Messung nicht verf�alscht. Es werden zwei Scharen von Tem-
peraturpro�len bei zwei verschiedenen Raumgeschwindigkeiten durchgef�uhrt. Die Messung
bei 3 l/min (als Versuch 1 bezeichnet) ist dabei der Extremfall im verwendeten Integral-
reaktor, da sich bei sehr geringen Volumenstr�omen radiale Temperaturgradienten beson-
ders bemerkbar machen sollten. Eine zweite Messung erfolgt bei einem Volumenstrom von
_V =6 l/min. Die Versuchsbedingungen der durchgef�uhrten Messungen sind in Tabelle 6.4
aufgelistet.
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Tab. 6.4: Versuchsbedingungena f�ur die Temperaturmessungen innerhalb einer Wa-
benkanalphalanx des Modellkatalysators Pt/Al2O3-W2 im Integralreaktor

Eingang: NO [ppm] C3H6 [ppm] O2 [Vol-%] T [�] Volumenstrom [l/min]
Versuch 1: 500 500 5 250 3
Versuch 2: 500 500 5 250 6

Die Me�ergebnisse von Versuch 1 bei _V = 3 l/min in Abbildung 6.8 zeigen eine recht ein-
heitliche Temperaturfront parallel zum Katalysatoreingang, die nur im hinteren Teil des
untersuchten Modellkatalysators hin zur Reaktorwand einen leichten Abfall nach au�en
zeigt. Somit treten zwar schwache Temperature�ekte im Laborreaktor auf, diese liegen
aber innerhalb von maximal 1{3� Temperaturdi�erenz. Versuch 2 bei _V = 6 l/min (Ab-
bildung 6.9) zeigt ein analoges Verhalten. Der verdoppelte Volumenstrom verbreitert zwar
die Temperaturzonen, wie es bereits bei den Messungen im Einzelkanal bei station�arem
Betrieb zu beobachten ist. Aber die Isothermen verlaufen ebenso parallel zum Katalysa-
toreinla�. Somit k�onnen die Einzelkanalmessungen in guter N�aherung als repr�asentativ f�ur
den ganzen Modellkatalysator gelten.

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21
Thermoelement 1

Thermoelement 2

Thermoelement 3

Thermoelement 4

Thermoelement 5

Thermoelement 6

Thermoelement 7

Thermoelement 8

Thermoelement 9

Thermoelement 10

Thermoelement 11

Abstand vom Katalysatoreingang [mm]

250-255 255-260 260-265 265-270 270-275 275-280 280-285 285-290

Abb. 6.8: Darstellung der 2D-Temperaturmessung in den Wabenkan�alen des Modellkata-
lysators bei einem Gasstrom von _V =3 l/min als axialer Querschnitt durch den
Monolithen. Werte in der Legende sind die lokalen Temperaturen in �.
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1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21
Thermoelement 1

Thermoelement 2

Thermoelement 3

Thermoelement 4

Thermoelement 5

Thermoelement 6

Thermoelement 7

Thermoelement 8

Thermoelement 9

Thermoelement 10

Thermoelement 11

Abstand vom Katalysatoreingang [mm]

250-255 255-260 260-265 265-270 270-275
275-280 280-285 285-290

Abb. 6.9: Darstellung der 2D-Temperaturmessung in den Wabenkan�alen des Modellka-
talysators bei einem Gassstrom von _V =6 l/min als axialer Querschnitt durch
den Monolithen. Werte in der Legende sind die lokalen Temperaturen in �.



7 Experimente zum

Speicherkatalysator

Im letzten Projektabschnitt wurden Versuche an Ba/Al2O3 und Ba/Pt/Al2O3-Katalysatoren
durchgef�uhrt. Die Versuche dienen zum einen der Aufkl�arung mechanistischer Aspekte, zum
anderen als Veri�kationsversuche f�ur die Modellierung am IWR.

7.1 Global-Kinetik der nicht-katalysierten Zersetzung

von BaNO3 und BaCO3

Im letzten Projektabschnitt wurden Versuche an Ba/Al2O3 und Ba/Pt/Al2O3-Katalysatoren
durchgef�uhrt. Die Versuche dienen zum einen der Aufkl�arung mechanistischer Aspekte der
Vorg�ange an Speicherkatalysatoren, zum anderen als Veri�kationsversuche f�ur die Model-
lierung am IWR (siehe folgendes Kapitel). Die detaillierte Modellierung eines instation�aren
Systems, wie es bei Speicher-Reduktions-Katalysatoren vorliegt, kann nur dann gelingen,
wenn grundlegende Daten �uber die chemischen Eigenschaften der beteiligten Komponenten
vorliegen. Bei diesen Untersuchungen wird Bariumoxid als Modellsubstanz einer gegen�uber
NOx speicherf�ahigen Komponente ausgew�ahlt. Die ersten im Projekt

"
DeNOx-Modell II\

durchgef�uhrten Untersuchungen besch�aftigen sich mit der nicht-katalysierten Zersetzung
der beim Speichervorgang gebildeten Nitrate beziehungsweise der ansonsten �uberwiegend
vorliegenden Carbonate. Die Reaktionsgeschwindigkeit dieser Vorg�ange werden f�ur die Mo-
dellierung des Gesamtprozesses am IWR eingesetzt. Da die kinetischen Daten des Re-
aktionsnetzwerks der thermischen Zersetzung noch unzureichend bekannt ist, werden die
thermischen Zersetzungen durch Formalkinetiken modelliert. Die Zersetzungsgeschwindig-
keiten der Feststo�e werden mittels Versuchen in einer emp�ndlichen Thermowaage durch
die thermische Zersetzung von Pulverproben ermittelt.

Im ersten Experiment wird Bariumnitrat als Pulver in einer Thermowaage unter str�omen-
dem Sticksto� bei verschiedenen Aufheizraten zersetzt. Die resultierenden Massenabnah-
men pro Zeit sind abh�angig von der Aufheizrate. �Uber ein mathematisches Auswerteverfah-
ren (siehe Kapitel 3.5) kann die Formalkinetik in Form eines einfachen Arrhenius-Ansatzes
gewonnen werden. Die formalen Parameter der Aktivierungsenergie Ea und des pr�aexpo-
nentiellen Faktors A werden �uber ein Parametersch�atzverfahren bestimmt [41]. Aus den

46
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Abb. 7.1: Bestimmung der Aktvierungsenergie der Zersetzung von Bariumnitrat
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Punkten maximaler Umsetzungsgeschwindigkeit, also an den Wendepunkten der Umsatz-
funktionen, kann die Aktivierungsenergie Ea ermittelt werden. Die entsprechend aufge-
tragenen Punkte sind in Abbildung 7.1 dargestellt. F�ur Bariumnitrat ergibt sich aus der
Steigung der Regressionsgeraden eine Aktivierungsenergie von 126 kJ/mol.

In Abbildung 7.2 sind die experimentell bestimmten und die modellierten Reaktionsge-
schwindigkeiten als Umsatzfunktionen dargestellt. Es zeigt sich, da� die Zersetzungsge-
schwindigkeit durch den gew�ahlten global-kinetischen Ansatz zufriedenstellend vorher-
gesagt werden kann. Die im Vergleich zu den experimentell ermittelten Umsatzkurven
U(Exp.,i) streuenden modellierten Werte U(Mod.,i) resultieren aus Anpassung der Modell-
gleichung an die gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten der Zersetzung. Die durch das
Paramtersch�atzverfahren ermittelte Aktivierungsenergie von 123 kJ/mol ist in guter �Uber-
einstimmung mit den zuvor erhaltenen 126 kJ/mol aus der Auftragung der maximalen
Zersetzungsgeschwindigkeiten.

Im einer zweiten Versuchsreihe wird in analoger Vorgehensweise wie bei der thermischen
Zersetzung des Bariumnitrat die Zersetzung von Bariumcarbonats untersucht, das im CO2-
reichen Abgas rasch nach Gleichung 7.1 gebildet wird.

BaO + CO2 *) BaCO3 (7.1)

Aus den maximalen Zersetzungsgeschwindigkeiten bei den vier ausgew�ahlten Aufheizraten
(1{10K/min) kann jeweils wieder nach der oben genannten Methode �uber die Steigung
der Regressionsgerade die Aktivierungsenergie Ea der Zersetzungsreaktion zu 306 kJ/mol
ermittelt werden (Abbildung 7.3). Die in Abh�angigkeit von der Aufheizrate gemessenen Re-
aktionsgeschwindigkeiten sind in Abbildung 7.4 mit den modellierten Werten in Relation
gesetzt und zeigen eine zufriedenstellende �Ubereinstimmung im Rahmen der verwende-
ten Formalkinetik. Eine detailliertere Kinetik erfordert die Bestimmung der kinetischen
Parameter der Einzelreaktion bei der Zersetzung, so da� erst mit einer erweiterten Analy-
tik wie einem Mikrokalorimeter oder quantenmechanischen Berechnungen im Folgeprojekt

"
DeNOx-Modell II\ verbesserte Ergebnisse zu erzielen sind.

7.2 Speicher-Reduktions-Zyklen in wasserhaltigem

Modellabgas

Die Modellierung und Simulation der Speicherkomponenten am IWR ben�otigt Me�da-
ten, um das entstehende Modell der instation�aren Speicherprozesse zu verbessern und zu
veri�zieren. Da das Modell des IWR bereits einen sehr detaillierten Mechanismus der che-
mischen Reaktionen von C3H6 an Pt enth�alt (entwickelt im Projekt

"
DeNOx-Modell I\),

k�onnen realit�atsnahe Abgaszusammensetzungen am Modellkatalysator Ba/Pt/Al2O3 ein-
gesetzt werden. Als Veri�kationsmessungen werden Speicher-Reduktions-Zyklen mit einer



7.2 Speicher-Reduktions-Zyklen in wasserhaltigem Modellabgas 49

-15

-14,5

-14

-13,5

-13

-12,5

-12

-11,5

-11

-10,5

-10

6,80E-04 6,90E-04 7,00E-04 7,10E-04 7,20E-04 7,30E-04 7,40E-04 7,50E-04

1/Tmax

ln
( β

/T
m

a
x2 )

BaCO3 → BaO + CO2

Anpassungsgleichung:

ln(β/TMax
2
) = -36835 (1/Tmax) + 12,978

=> Ea= 306 kJ/mol
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realen motorischen Abgasen nachempfundenen Zusammensetzung des Modell-Abgases ge-
m�a� Tabelle 7.1 am gew�ahltem Modellkatalysator mit und ohne Wasserdampf eingesetzt.
Die Zyklenzeiten betragen in den Versuchsreihen jeweils 60 oder 120 s in der Speicherphase,
sowie 10 s in der Reduktionsphase. Die relativ lange Reduktionsdauer wird durch das Ver-
weilzeitverhalten der verwendeten Versuchsanlage diktiert. Die chemischen Spezies werden
mit einem Massenspektrometer in hoher zeitlicher Au�osung (etwa 800ms) detektiert.

Tab. 7.1: Modellabgaszusammensetzungen der Speicher- und Reduktionsphasen

� NO [ppm] C3H6 [ppm] CO [Vol.-%] CO2 [Vol.-%] H2O [Vol.-%] N2 [Vol.-%]
2,5 500 0 0 10 0/10 Rest
0,9 0 2000 3,9 10 0/10 Rest
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Abb. 7.5: Mit dem Massenspektrometer gemessene Konzentrationspro�le am Modellkata-
lysator Ba/Pt/Al2O3 bei T=300� mit 120 s Einspeicherung und 10 s Reduk-
tion mit Wasser

In den folgenden Abbildungen 7.5 bis 7.7 sind drei ausgew�ahlte Versuchsergebnisse dar-
gestellt. Abbildung 7.5 zeigt die Konzentrationsverl�aufe bei einer eingestellten Katalysa-
tortemperatur von 300� und einer Raumgeschwindigkeit von 18.000 h�1. Im Vergleich zur
Messung ohne Wasserdampf bei ansonsten gleichen Bedingungen (Abbildung 7.6) wird ein
wesentlich geringerer Anteil an NO2 gebildet, da� hei�t die Bildung von NO2 am Pt wird am
Katalysator Pt/Ba/Al2O3 in Anwesenheit von Wasser am verwendeten Modellkatalysator
unterdr�uckt. Bei der Messung mit einer Reaktionstemperatur von 350� (Abbildung 7.7)
erfolgt der Durchbruch des NOx langsamer, was auf den erh�ohten NO2-Anteil durch die
Oxidation von NO an Pt bei dieser Temperatur an den verwendeten Modellkatalysatoren
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zur�uckzuf�uhren ist. Bei dieser Temperatur betr�agt nach 120 s Speicherphase der Anteil an
NOx etwa 330 ppm (ausgehend von 500 ppm NOx im Feed-Gas), w�ahrend im Vergleich dazu
bei einer Katalysatortemperatur von 300� nach 120 s etwa 380 ppm erreicht werden.

C3H6 + 3 H2O *) 3 CO + 6 H2 (7.2)

Die bei den Messungen mit 10Vol.-% Wasserdampf mit steigender Reaktionstemperatur
verst�arkt auftretende Abnahme des durchbrechenden Propens k�onnte durch eine Shift-
Reaktion nach Gleichung 7.2 verursacht werden.



8 Modellierung und Simulation am

IWR

8.1 Grundlagen der Modellierung

Gegenstand der Modellierung am IWR ist ein Wabenkatalysator. Ein einzelner Kanal (Wa-
be) des Katalysators dient als Modell zur Beschreibung der Prozesse im Katalysator. Die
im katalytischen Kanal ablaufenden Prozesse sind in Abbildung 8.1 skizziert und lassen
sich wie folgt gliedern :

· Transport der chemischen Spezies in der Gasphase durch Konvektion

· Transport der chemischen Spezies zur Katalysatorober�ache durch Di�usion in
der Gasphase und im Washcoat

· Adsorption gasf�ormiger Spezies an der Katalysatorober�ache

· Reaktionen adsorbierter Spezies entweder untereinander oder mit Spezies aus
der Gasphase

· Speicherung chemischer Spezies (z. B. NO, NO2 oder O2) auf Ober�achenspei-
cherstellen

· Entladung von Ober�achenspeicherstellen

· Transport der Produkte durch Di�usion und Konvektion in der Gasphase

Die Modellierung des Gesamtsystems gliedert sich somit in die Modellierung des Trans-
ports bzw. der Str�omung durch die Wabenkan�ale und in die Modellierung der chemischen
Reaktionen (Gasphasenreaktionen sind f�ur diese Modellierung nicht relevant). Die Erstel-
lung eines Modells mit pr�adiktivem Charakter macht es notwendig, einen physikalisch und
chemisch fundierten Ansatz zu w�ahlen. Dieser besteht aus der detaillierten Modellierung
des Transports und der Modellierung der chemischen Kinetik durch Elementarreaktionen.
Dieser Ansatz ist durch folgende �Uberlegungen motiviert:

53
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Abb. 8.1: Physikalische und chemische Prozesse in einem katalytischen Kanal

Eine detaillierte Beschreibung von Transport und chemischer Kinetik erlaubt die Verkn�up-
fung von globalen Ergebnissen mit physikalischen Parametern auf molekularer Ebene. Dies
erm�oglicht Hinweise darauf, welche Eigenschaften des Katalysators zur Funktionsverbes-
serung modi�ziert werden m�ussen. Eine detaillierte Beschreibung von Transport und che-
mischer Kinetik erlaubt die Extrapolation der Ergebnisse zu nicht untersuchten Arbeits-
bedingungen, da die benutzten molekularen Parameter - im Gegensatz zur Situation bei
Verwendung globaler Modelle - nicht von diesen Bedingungen abh�angen. Interaktionen
(Konkurrenzen, variierende Reaktionspfade) aufgrund variierender �au�erer Bedingungen
(Abgaszusammensetzung (mager/fett), Raumgeschwindigkeit u. a.) k�onnen durch auf Ele-
mentarreaktionen basierenden Reaktionsmechanismen beschrieben und interpretiert wer-
den.

8.2 Modellierung der Reaktionskinetik

8.2.1 Elementarreaktionen

Die Modellierung der chemischen Vorg�ange basiert auf molekular ablaufenden Elementar-
reaktionen. Unter einer Elementarreaktion versteht man, da� die Reaktion auf molekularer
Ebene genau so abl�auft, wie es die Reaktionsgleichung beschreibt. Der Vorteil diese An-
satzes ist, da� die Reaktionsordnung unabh�angig von den Versuchbedingungen der Reak-
tionsmolekularit�at entspricht und die sich die Zeitgesetze leicht ableiten lassen. Dagegen
besitzen globale Reaktionen i. allg. eine nicht ganzzahlige Reaktionsordnung und kompli-
zierte Zeitgesetze, die sich auf Bereiche, in denen keine Messungen vorliegen, nur unzu-
verl�assig extrapolieren lassen. Auch eine Verkn�upfung globaler Ergebnisse mit Parametern
auf molekularer Ebene ist mit globalen Reaktionen nicht m�oglich. Die Verwendung von
Elementarreaktionen erfordert jedoch die Kenntnis der GeschwindigkeitskoeÆzienten f�ur
jede einzelne Reaktion. Desweiteren steigt der numerische Aufwand durch die Vielzahl der
Reaktionen erheblich. Dies macht die Verwendung spezieller eÆzienter L�oser notwendig.
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Bei der Modellierung der Chemie im Wabenkatalysator k�onnen aufgrund der geringen Auf-
enthaltszeit, der herrschenden Temperatur und Druck Gasphasenreaktionen vernachl�assigt
werden. Deshalb wird im folgenden nur auf die Modellierung von Ober�achenreaktionen
(heterogene Reaktionen) eingegangen.

8.2.2 Modellierung heterogener Reaktionen

Allgemein l�a�t sich der Reaktionsmechanismus in der folgenden Form angeben:

Ng+NsX
i=1

�
0

ik�i !

Ng+NsX
i=1

�
00

ik�i (k = 1; Ks) (8.1)

Es sind �
0

ik und �
00

ik die st�ochiometrischen KoeÆzienten der Spezies i in der Reaktion k,
�i die Teilchensymbole, Ng die Zahl der Gasphasenspezies, Ns die Zahl der Ober�achen-
spezies und Ks die Gesamtzahl der Ober�achenreaktionen. Die Geschwindigkeit mit der
eine Elementareaktion abl�auft wird durch den GeschwindigkeitskoeÆzienten kfk bestimmt.
Damit ergibt sich f�ur die Bildungsraten _si der Spezies i folgendes Gleichungsystem

_si =
KsX
k=1

�ikkfk

Ng+NsY
j=1

[Xj]
�0
ik (i = 1; Ng +Ns) (8.2)

mit �ik = �
00

ik � �
0

ik und [�i] als Konzentration der Spezies i.

Die Temperaturabh�angigkeit des GeschwindigkeitskoeÆzienten kfk wird durch ein modi�-
ziertes Arrheniusgesetz beschrieben [50]

kfk = AkT
�k exp

�
�Eak

RT

�
g (�1; :::;�Ns) (8.3)

Der Faktor g (�1; :::;�Ns) ber�ucksichtigt, da� die GeschwindigkeitskoeÆzienten auch noch
vom Bedeckungszustand der Ober�ache abh�angen k�onnen. So k�onnen Adsorbat-Adsorbat
Wechselwirkungen zur Enthalpie�anderung der adsorbierten Spezies f�uhren. Dies bewirkt
bei repulsiver (attraktiver) Wechselwirkung i. allg. eine Verringerung (Vergr�o�erung) der
Desorptionsenergie. Zur Modellierung der Bedeckungsabh�angkeiten wird die folgende funk-
tionale Form gew�ahlt

g (�1; :::;�Ns) =
NsY
i=1

�
�ik
i exp

�
�ik�i

RT

�
(8.4)

In diesem Ausdruck dient �ikals Parameter f�ur ver�anderte Reaktionsordnungen und �ik zur
Beschreibung bedeckungsabh�angiger Aktivierungsenergien. �ik ist der Wert, um den sich
die Aktivierungsenergie Eak bei vollst�andiger Bedeckung mit Spezies i �andert. In den in
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diesem Projekt verwendeten Mechanismen sind die Parameter �ik , �ik und �k, wenn nicht
anders angegeben, gleich null.

Der GeschwindigkeitskoeÆzient f�ur die R�uckreaktion wird entweder direkt in der Form von
Gleichung 8.3 angegeben oder aus der Gleichgewichtskonstanten berechnet. Die Gleichge-
wichtskonstante Kck leitet sich aus der �Anderung der molaren freien Reaktionsenthalpie
�RG

0
k bei einem Druck von patm = 1 atm und den belegten Ober�achenpl�atzen �i ab [50]

Kck = exp
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RT
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(8.5)

Adsorptionsprozesse werden h�au�g durch HaftkoeÆzienten Si beschrieben. Sie geben die
Wahrscheinlichkeit (0 � Si � 1) an, mit der ein Teilchen, das mit der Ober�ache kolli-
diert adsorbiert wird. HaftkoeÆzienten sind i. allg. temperatur- und bedeckungsabh�angig.
Den HaftkoeÆzienten bei freier Ober�ache bezeichent man als AnfangshaftkoeÆzienten
S0
i . Die einfachste Form der Bedeckungsabh�angigkeit des AdsorptionskoeÆzienten ist die

sogennannte Langmuirsche [51]

Si = S0
i�

�
frei (8.6)

Hier ist �frei der Anteil der freien Pl�atze auf der Ober�ache und � die Anzahl der bei der
Adsorption belegten Ober�achenpl�atze

� =

Ng+NsX
i=Ng+1

�
0

ik�i (8.7)

Der HaftkoeÆzient kann mit Hilfe der kinetischen Gastheorie in einen Geschwindigkeits-
koeÆzienten transformiert werden

kadsfk
=

S0
i

1� S0
i�

�
frei=2

1

��

r
RT

2�Mi

(8.8)

Der Term 1�S0
i�

�
frei=2 ist eine Korrektur aufgrund der nicht-Maxwellschen Geschwindig-

keitsverteilung nahe der Ober�ache [53]

8.2.3 Ober�achenbedeckung

Der chemische Zustand der Ober�ache ist durch das Ensemble der Bedeckungsgrade �i

gegeben. �i ist de�niert als der Bruchteil der Ober�ache, der mit der Ober�achenspezies i
bedeckt ist. O�ensichtlich mu� dann immer die BedingungX

i=1

�i = 1 (8.9)

erf�ullt sein.
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Da die Ober�ache nulldimensional modelliert wird, stellen die Bedeckungsgrade Mittelwer-
te �uber die gesamte reaktive Ober�ache dar. Die zeitliche �Anderung der Bedeckungsgrade
ergibt sich zu

@�i

@t
=

_si�i
�

(8.10)

Hierbei ist �i die Anzahl der bei der Bindung von Spezies i ben�otigten Ober�achenspl�atze.

8.2.4 Reaktionsmechanismen an Ober�achen

Adsorption Bei der Adsorption chemischer Spezies auf Ober�achen unterscheidet man
zwischen Physisorption und Chemisorption.

Bei der Physisorption bleibt das adsorbierte Molek�ul als solches erhalten, die Adsorption
kommt lediglich durch die schwachen aber weitreichenden Van-der-Waals-Kr�afte zustande.
Die Adsorptionsenthalpien sind gering (8-30 kJ/mol), weshalb man physisorbierte Spezies
nur bei tiefen Temperaturen (< 200 K) beobachtet.

Bei der Chemisorption kommt es zur chemischen Bindung (meist kovalent) zwischen ad-
sorbiertem Molek�ul und Adsorbens. Aufgrund der hohen Adsorptionsenthalpien (40-800
kJ/mol) kann es zur Bindungsspaltung im adsorbierten Molek�ul kommen (z. B. Adsorpti-
on von O2 auf Platin). In diesem Fall spricht man von dissoziativer Adsorption.

Die Adsorption besitzt meist eine geringe Aktivierungsenergie, so da� sie n�aherungsweise
als unaktiviert betrachtet werden kann. Die HafkoeÆzienten k�onnen sich, je nach adsor-
biertem Molek�ul und Adsorbens, um mehrere Gr�o�enordnungen unterscheiden [51].

Desorption Bei der Desorption wird zwischen assoziativer und einfacher Desorption un-
terschieden. Bei der einfachen thermisch aktivierten Desorption kann der pr�aexponentielle
Faktor Ak in grober N�aherung als Schwingungsfrequenz des adsorbierten Teilchens gegen
die Festk�orper gedeutet werden und liegt damit bei 1013s�1. Ist f�ur die Adsorption keine
Aktivierung notwendig, so ist aufgrund der Mikroreversibilit�at die Aktivierungsenergie f�ur
die Desorption genau gleich der h�au�g experimentell bestimmten Desorptionsenergie.

Die assoziative Desorption entspricht der Umkehrung der dissoziativen Adsorption. Die ob-
rige grobe N�aherung f�ur den pr�aexponnentiellen Faktor f�uhrt zu dem Wert Ak=10

13s�1/�,
der f�ur Platin bei 3.7�1021cm2mol�1s�1liegt. Unter Vernachl�assigung eines intermedi�aren
Adsorptionszustandes des rekombinierten Molek�uls kann die Aktivierungsenergie aus der
Desorptionsenergie und der Aktivierungsenergie der Adsorption bestimmt werden.

Zur Aufkl�arung des Reaktionsmechanismus werden neben den Experimenten des ICT Li-
teraturdaten verwendet. Die kinetischen Daten f�ur die Elementarreaktionen wurden aus
der Literatur entnommen. Eine ausf�uhrliche �Ubersicht �uber die experimentellen Unter-
suchungsmethoden zur Bestimmung elementarkinetischer Daten und zur Aufkl�arung von
Reaktionsmechanismen wird durch Christmann gegeben [51].
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8.3 Modellierung eines Monolithkanals

Die Modellierung des Monolithen erfolgt durch Betrachtung eines Einzelkanals, siehe Ab-
bildung 8.2. Dieses Vorgehen ist gerechtfertigt, wenn, wie bei den Experimenten am ICT,
keine radialen Konzentrations-, Geschwindigkeits- oder Temperaturgradienten am Mono-
litheingang vorliegen. Im allgemeinen Fall m�u�te zumindest eine repr�asentative Anzahl von
Kan�alen berechnet und eine Ensemblemittlung durchgef�uhrt werden [52].

AA
AA
AA
AA

Katalysator (Monolit)

AA
AA

r

z

Abb. 8.2: Modellierung des Monolithen durch Betrachtung eines Einzelkanals

Aufgrund der Auskleidung der Ecken der Wabenkan�ale mit Al2O3 kann von einem zylin-
dersymmetrischen Str�omungsfeld ausgegangen werden. Desweiteren werden nur station�are
Prozesse betrachtet. Reaktionstechnisch entspricht der Einzelkanal einem Str�omungsrohr.
Ein einfaches Modell ist das ideale Str�omungsrohr. In diesem Modell wird die axiale Di�u-
sion vernachl�assigt, die radiale Di�usion als unendlich schnell angenommen und ein recht-
eckiges Str�omungspro�l (Propfenstr�omung) im Kanal vorausgesetzt. Dieses Modell ist eine
grobe Vereinfachung des in der Realit�at vorkommenden Str�omungsfeldes in einem Mo-
nolithkanal, welches ein parabolischen Geschwindigkeitspro�l aufweist. Die Annahme des
unendlich schnellen radialen Massentransports ist nur erf�ullt, wenn die Ober�achenreak-
tionen sehr langsam sind, man spricht dann auch von kinetisch kontrolliertem Verhalten.

Das einfache Modell des idealen Str�omungsrohres ist f�ur die Modellierung eines Mono-
lithen in einem Abgaskonverter nicht ausreichend, da je nach Betriebszustand (Tempera-
tur, Eingangsgeschwindigkeit, Katalysatorl�ange etc.) auch Zust�ande erreicht werden bei de-
nen Massentransportlimitierungen vorliegen. Massentransporte�ekte k�onnen nur mit dem
wesentlich detaillierteren, aber auch komplexeren Modell des realen Str�omungsrohres er-
fa�t werden. Diese Modell beschreibt durch die Navier-Stokes Gleichungen [54] und einem
Multikomponenten-Tranportmodell detailliert die Transport- und Str�omungsprozesse in
einem Monolithkanal. Bei h�oheren Str�omungsgeschwindigkeiten kann der axiale di�usive
Transport gegen�uber dem axialen konektiven Transport vernachl�assigt werden, was zu ei-
ner Vereinfachungn des zu l�osenden Gleichungssystems f�uhrt. Diese Vereinfachung wird
Grenzschicht Ansatz (engl. boundary layer) genannt und in Abschnitt 8.3.2 genauer be-
schrieben.
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Wird der Monolith in einem Kreislaufreaktor plaziert, so kann das Modell des kontinuier-
lich betriebenen idealen R�uhrkessels verwendet werden. In diesem Modell wird Aufgrund
der Gradientenfreiheit von einer v�ollig homogenen Tempertatur- und Konzentrationsvertei-
lung ausgegangen. Das Modell des kontinuierlich betriebenen idelalen R�uhrkessels kann als
Spezialfall des ideale Str�omungsrohrs betrachtet werden, weshalb es zusammen mit diesem
in Abschnitt 8.3.3 vorgestellt wird.

Das Modell des realen Str�omungsrohrs erm�oglicht die Simulation von kinetisch- und mas-
sentransportkontrollierterer Betriebszust�anden. Durch Vergleich zwischen realem und idea-
lem Str�omungsrohr kann ermittelt werden wie stark der Einu� des Massentransports bzw.
der Kinetik auf das Umsatzverhalten des Monolithkanals ist. Im Verlaufe des Projektes
zeigte sich, da� die Massentransportlimitierung durch Porendi�usion nicht vernachl�a�gt
werden kann, weshalb zus�atzlich in die Programme ein Porendi�usionsmodell implemen-
tiert wurde.

Im folgenden werden die den Programmen zugrunde liegenden mathematischen Gleichun-
gen und ihre Implementierung vorgestellt.

8.3.1 Reales Str�omungsrohr

Im Modell des realen Str�omungsrohres erfolgt die Modellierung des Speziestransports und
der Str�omung im Monolithkanal durch die zweidimensionale Navier-Stokes Gleichungen.
Bei diesen Gleichungen handelt es sich um Erhaltungsgleichungen f�ur Masse, Impuls, Spe-
zies und Energie. In Zylinderkoordinaten formuliert ergeben sich die folgenden Di�erenti-
algleichungen.

Masssenerhaltung:
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Radiale Impulserhaltung:
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Spezies:
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mit der Di�usionsstromdichte:
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Energieerhaltung:
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Hier ist � = Dichte, r = radiale Koordinate, z = axiale Koordinate, u = axiale Geschwin-
digkeit, v = radiale Geschwindigkeit, p = Druck, Yi = Massenbruch der Spezies i, !i =
Bildungsrate von Spezies i in der Gasphase, Mi = Molmasse von Spezies i, Di;m = Di�usi-
onskoeÆzient von Spezies i in der Mischung, T = Temperatur, hi = Enthalpie von Spezies
i, cp =

PNg
i=1 Yi

@hi
@T

Die Dichte wird �uber das ideale Gasgesetz berechnet. Die Viskosit�at �, die thermische
Leitf�ahigkeit � der Mischung und der Di�usionskoeÆzient Di;m h�angen von der lokalen
Zusammensetzung und der der Tempatur ab. Die Berechnung erfolgt mithilfe der kineti-
schen Theorie. Die spezi�sche W�armekapazit�at cp;i bei konstantem Druck wird durch einen
Polynomansatz als Funktion der Temperatur modeliert.

Die Ankopplung der Ober�achenreaktionen an die Gasphase erfolgt durch die Randbedin-
gungen an der Kanalwand. An der Wand mu� der durch die Ober�achenreaktionen erzeugte
Spezies-Massenu� in die Gasphase gleich dem di�usiven Massenu� auf die Ober�ache
sein,

_siMiFcat=geom = ji;r + �Yivst (i = 1; Ng) : (8.17)

Der Faktor Fcat=geom ist das Verh�altnis aus katalytisch aktiver Ober�ache zu geometrischer
Ober�ache. Gleichung 8.17 ist eine weitere Erhaltungsgleichung, aus der die Massenbr�uche
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Yi an der Kanalwand bestimmt werden. Die Stefan-Geschwindigkeit vst ist die Str�omungs-
geschwindigkeit normal zur Ober�ache, welche aus dem Netto-Massenstrom an einer reakti-
ven Ober�ache resultiert. F�ur station�are Prozesse verschwindet die Stefan-Geschwindigkeit.
Die anderen Randbedingungen an der Kanalwand sind u = 0 und T = Tw, wobei TW die
Wandtemperatur bezeichnet.

Implementierung: Die Umsetzung des Modells des realen Str�omungsrohres in ein Com-
puterprogramm erfolgt durch den kommerziellen CFD-Code FLUENT. Mit diesem werden
die Navier-Stokes Gleichungen 8.11 - 8.16 gel�ost und so die Str�omung im Kanal berechnet.
Das in Abschnitt 8.2.2 vorgestellte Modell f�ur die Modellierung der heterogener Reaktio-
nen an der Kanalwand wurde in externen Unterprogrammen implementiert und im Modul
DETCHEMS [55] zusammengefa�t.

DETCHEMS l�ost das Gleichungsystem 8.10, um die Ober�achenbedeckungen und Ober-
�achenmassen�usse zu bestimmen. Diese Berechnungen erfolgen bei jeder \globalen"FLU-
ENT Iteration, wobei die lokalen Konzentrationen und Temperaturen konstant gehalten
werden. Die Integration von Gleichung 8.10 erfolgt so lange bis ein station�arer Zustand
erreicht ist. F�ur die Zeitintegration wird eine implizite Methode basierend auf dem Solver
LIMEX [56] verwendet.

8.3.2 Reales Str�omungsrohr (Boundary-layer Ansatz)

In einem Abgaskatalysator bewegen sich die axialen Str�omungsgeschwindigkeiten typischer-
weise in einem Bereich von 0.5 bis 25 m/s [57]. Die Di�usionskoeÆzienten im Abgas liegen in
der Gr�o�enordnung von 10�5 m2/s. Dies f�uhrt auf Peclet-Zahlen von 50 bis 2500. Es ist so-
mit gerechtfertigt, den axialen di�usiven Transport gegen�uber dem konvektiven Transport
zu vernachl�assigen. Unter diesen Umst�anden kann zur Modellierung des realen Str�omungs-
rohres der Grenzschicht Ansatz (engl. Boundary-Layer, deshalb BL-Modell) verwendet [58]
werden. In den Navier-Stokes-Gleichungen fallen dann alle zweiten Ableitungen in axialer
Richtung weg, und die Erhaltungsgleichung f�ur den radialen Impuls reduziert sich zu der
einfachen Aussage, da� der Druck in radialer Richtung konstant ist. Mathematisch wird
aus einem System von elliptischen Di�erentialgleichungen ein System von parabolischen
Di�erentialgleichungen, was eine schnellere Berechnung der L�osung erlaubt [59]. In Zylin-
derkoordinaten formuliert ergeben sich die folgenden Di�erentialgleichungen f�ur Impuls,
Spezies und Temperatur:

Axiale Impulserhaltung:

�u
@u

@z
+ �v

@u

@r
= �

@p

@z
+
1

r

@

@r

�
�r

@u

@r

�
; (8.18)

Radiale Impulserhaltung:

0 = �
@p

@r
; (8.19)
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Spezies:

�u
@Yi
@z

+ �v
@Yi
@r

=
1

r

@(rji;r)

@r
+ _!iMi (i = 1; Ng) (8.20)

Energieerhaltung:

�cp

�
u
@T

@z
+ v

@T

@r

�
=

@

@r

�
r�
@T

@r

�
�

NgX
i=1

cpiji;r
@T

@r
�

NgX
i=1

hi _!iMi: (8.21)

Hierbei ist wiederum � = Dichte, r = radiale Koordinate, z = axiale Koordinate, u =
axiale Geschwindigkeit, v = radiale Geschwindigkeit, p = Druck, Yi = Massenbruch der
Spezies i, _!i = Bildungsgeschwindigkeit von Spezies i in der Gasphase,Mi = molare Masse
von Spezies i, DM

i = Di�usionskoeÆzient von Spezies i in der Mischung, T = Temperatur,

hi = Enthalpie von Spezies i, cp =
PNg

i=1 Yi
�
@hi
@T

�
. Die Dichte wird �uber das ideale Gas-

gesetz berechnet. Die Viskosit�at �, die thermische Leitf�ahigkeit � der Mischung und der
Di�usionskoeÆzient DM

i h�angen von der lokalen Zusammensetzung und der Temperatur
ab. Die Berechnung erfolgt mit Hilfe der kinetischen Theorie. Die Ankopplung der Ober-
�achenreaktionen erfolgt analog zu Ankopplung der Reaktionen im realen Str�omungrohr
(siehe 8.17).

Implementierung: Die Umsetzung des Modells des realen Str�omungsrohres (BL-Ansatz)
in ein Computerprogramm stellt das Programmpaket DETCHEMCHANNEL [60] dar, wel-
ches in der Arbeitsgruppe Reaktive Str�omung am IWR entwickelt worden ist. Das bereits
im letzten Abschlussbericht vorgestellte Modell f�ur die Beschreibung der heterogenen Re-
aktionen sind seperat im Modul DETCHEMS [60] zusammengefa�t. Dieses Modul kann
auch unabh�angig von DETCHEMCHANNEL verwendet werden.

8.3.3 Ideales Str�omungsrohr

Beim idealen Str�omungsrohr wird angenommen, da� Konzentration, Str�omungsgeschwin-
digkeit und Temperatur �uber den gesamten Reaktorquerschnitt konstant sind, also keine
radialen Gradienten auftreten. Man spricht in diesem Fall von einer Propfenstr�omung bzw.
von einem PFTR-Modell (Plug-Flow-Tubular-Reactor). Massentransporte�ekte werden
mit diesem Modell nicht ber�ucksichtigt. Die Annahmen des PFTR-Modells f�uhren zu einer
erheblichen Vereinfachung der Erhaltungsgleichungen (8.11 { 8.16):

Massenerhaltung:

@ (�u)

@z
= 0; (8.22)

Spezies:

�uAc
@Yi
@z

= �YiAs

NgX
j=1

_sjMj +Mi (As _si + Ac _!i) (i = 1; Ng) ; (8.23)
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Energie:

�uAc
@ (cpT )

@z
= �

NgX
i=1

_!ihiMiAc �

NgX
i=1

_sihiMiAs + kw (Tw � T )As: (8.24)

Hierbei ist Ac = Querschnitts�ache des Kanals, As = die Kanalober�ache pro Einheitsl�an-
ge, kw = W�armedurchgangskoeÆzient durch die Kanalwand und Tw = Wandtemperatur.
F�ur die W�ande m�ussen keine seperaten Randbedingungen spezi�ziert werden, da sie im
Bilanzraum enthalten sind. Ersetzt man die Terme auf der linken Seite von Gleichung
8.22-8.24 durch die Di�erenz der jeweiligen in den Kanal ein- und austretenden Fl�usse, so
ergeben sich die Gleichungen des idealen R�uhrkessels. Das ideale Str�omungsrohr kann so-
mit als eine Hintereinanderschaltung vieler in�nitesimal kleiner kontinuierlich betriebener
idealer R�uhrkessel betrachtet werden. Die Gleichung 8.23 l�a�t sich auch f�ur die Spezies-
konzentrationen ci formulieren, wenn man �Yi =Mici einsetzt.

∆z

{

Abb. 8.3: Aufteilung des Str�omungsrohres in mehrere kontinuierlich betriebene ideale
R�uhrkessel

Implementierung:Die Umsetzung des Modells des idealen Str�omungsrohres in eine Com-
puterprogramm erfolgt, wie in Abbildung 8.3 gezeigt, durch die Aufteilung des Str�omungs-
rohres in viele kontinuierlich betriebene ideale R�uhrkessel. Somit reduziert sich das Problem
auf die L�osung der Erhaltungsgleichungen des idealen R�uhrkessels.

Spezies:

�V�z
@Yi
@t

= _m0
�
Y 0
i � Yi

�
� YiA�z

NgX
j=1

_sjMj

+Mi (A�z _si + V�z _!i) (i = 1; Ng)

(8.25)

Energie:
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Y 0
i

�
h0i � hi

�
�

NgX
i=1

_!ihiMiV�z
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_sihiMiA�z + kw (Tw � T )A�z

(8.26)
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Hier ist _m0 =einstr�omender Massenu�, h0i = �spezi�sche Enthalpie der Spezies i im ein-
str�omenden Gemisch, Y 0

i = Massenbruch der Spezies i im einstr�omenden Gemisch, V�z =
Volumen des R�uhrkesselelments und A�z = Ober�ache des R�uhrkesselelements.

Obwohl nur station�are Zust�ande simuliert werden, sind die Gleichungen 8.25 - 8.26 aus
numerischen Gr�unden in zeitabh�angiger Form vormuliert. F�ur die Zeitintegration der Glei-
chungen wird der Solver LIMEX [56] verwendet. Nachdem eine station�are L�osung f�ur eine
R�uhrkesselelement gefunden wurde, wird das Ausgangsgemisch als Eingangsgemisch f�ur
das n�achste R�uhrkesselelement verwendet. Es ist sicherzustellen, da� das Str�omungsrohr
in gen�ugend viele R�uhrkessel unterteilt ist, um Fehler durch eine zu grobe Unterteilung
zu vermeiden. Das erstellte Programm erlaubt es, auch nur einen einzelnen kontinuierlich
betriebenen R�uhrkessel zu simulieren, und damit auch den Kreislaufreaktor des ICT zu
modellieren.

8.4 Porendi�usionsmodelle

Sollen Washcoat-Katalysatoren modelliert werden, kann f�ur einen quantitativen Vergleich
zwischen Experiment und Simulation auf die Einbeziehung der Porendi�usion in das Ge-
samtmodell oft nicht verzichtet werden. Bei der Betrachtung der Di�usion im por�osen Me-
dium ist des weiteren zu unterscheiden, ob es sich um molekulare oder Knudsen-Di�usion
handelt.

8.4.1 Molekulare Di�usion

Ist die mittlere freie Wegl�ange der Teilchen im Gas kleiner als der Porendurchmesser,
so wird der Transport in der Pore durch Molek�ul-Molek�ul-St�o�e bestimmt. Der Di�usi-
onsmechanismus folgt damit dem Fickschen Gesetz, und der DiffusionskoeÆzient f�ur den
Transport der Spezies i im por�osen Medium Dmol;i ist:

Dmol;i = DM
i : (8.27)

8.4.2 Knudsen-Di�usion

Bei kleineren Porendurchmessern oder kleineren Gasdr�ucken kann die mittlere freie Weg-
l�ange der Teilchen im Gas gr�o�er als der Porendurchmesser werden. Die di�undierenden
Molek�ule sto�en dann weit h�au�ger gegen die Porenwand als gegeneinander. Dieses be-
zeichnet man als Knudsen-Di�usion. Der Knudsen-Di�usionstrom der Spezies i durch eine
zylindrische Pore f�uhrt mit der kinetischen Gastheorie und dem idealen Gasgesetz zu ei-
nem dem Fickschen Di�usions Gesetz analogen Ausdruck. Der DiffusionskoeÆzient der
Knudsen-Di�usion Dknud;i ergibt sich dabei zu:

Dknud;i =
dP
3

r
8RT

�Mi

: (8.28)
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Dabei bezeichnet dP den Porendurchmesser, und der Wurzelausdruck entspricht der mitt-
leren Molek�ulgeschwindigkeit. Die Bedingung f�ur Knudsen-Di�usion bei 298K l�a�t sich
n�aherungsweise wie folgt absch�atzen [61]:

dp[nm] < 1000 < 100 < 10 < 2

p[bar] 0.1 1 10 50

8.4.3 Modellierung

Die verschiedenen Ans�atze zur Modellierung der Porendi�usion im Washcoat unterschei-
den sich in ihrer Komplexit�at und damit im Rechenzeitbedarf. Ein sehr detaillierter An-
satz �ndet sich bei Keil et al. [62, 63]. In diesen Arbeiten wird der Washcoat durch
ein zuf�alliges, dreidimensionales Porennetzwerk repr�asentiert und ein Multikomponenten-
Di�usionsmodell zur Beschreibung des Massentransportes in den Poren verwendet. Der
Vorteil bei diesem Modell ist, da� jede beliebige Porengr�o�enverteilung verwendet werden
kann und der Verzweigungsgrad zwischen Makro- und Mikroporen ber�ucksichtigt wird.
Daf�ur sind allerdings die Rechenzeiten sehr lang.

Ein weiterer Ansatz ist die L�osung einer Reaktions-Di�usionsgleichung [64] im Washcoat.
Bei diesem Ansatz sind die Washcoatparameter (Por�osit�at, Porendurchmesser, etc.) in den
verwendeten Di�usionskoeÆzienten enthalten. In diesem Modell lassen sich Verzweigungs-
grad und beliebige Porengr�o�enverteilungen nicht mehr ohne weiteres ber�ucksichtigen, je-
doch sind die Rechenzeiten dieses einfacheren Modelles wesentlich k�urzer.

Werden weitere vereinfachende Annahmen (z. B. feste globale Reaktionsordnung) gemacht,
l�a�t sich eine analytische L�osung der Reaktions-Diffusionsgleichung �nden. Dies f�uhrt auf
das Konzept der E�ektivit�atskoeÆzienten [64, 61]. Dieser Ansatz erfordert im Vergleich zu
den oben genannten Modellen fast keine zus�atzliche Rechenzeit. Der G�ultigkeitsbereich ist
aufgrund der vereinfachenden Annahmen aber eingeschr�ankt.

In dieser Arbeit werden zur Modellierung der Porendi�usion das E�ektivit�atskoef�zienten-
und Reaktions-Di�usionsgleichungs-Modell verwendet. Das Porennetzwerkmodell ist zu re-
chenzeitaufwendig, um es in das Gesamtmodell eines idealen bzw. realen Str�omungsrohres
zu implementieren. Au�erdem standen die notwendigen Daten, wie z. B. Konnektivit�at,
bei den untersuchten Katalysatoren nicht zur Verf�ugung

8.4.4 Reaktions-Di�usions-Gleichung (detailliertes Modell)

Durch die Di�usion und die chemischen Reaktionen kommt es zu Konzentrationsgradienten
im por�osen Medium. Die r�aumliche Konzentrationsvariation bewirkt eine lokale Variation
der Bildungsgeschwindigkeit _si. Die Konzentrationsgradienten weisen im Washcaot an den
Kanalw�anden im wesentlichen in radiale Richtung, so da� man das Problem eindimensional
behandeln kann. Zur Bestimmung der Konzentrationspro�le und Reaktionsgeschwindigkei-
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ten im Washcoat wird f�ur jede Spezies i eine Reaktions-Di�usionsgleichung gel�ost:

@jWr;i
@r

�  _si = 0; (8.29)

jWr;i = �De�;i
@ci;w
@r

: (8.30)

Hier bezeichnet jWr;i die di�usive Flu�dichte im Washcoat in radialer Richtung, ci;w die Kon-
zentration der Spezies i im Washcoat,  das Verh�altnis aus katalytisch aktiver Ober�ache
und Washcoatvolumen und De�;i den e�ektiven Di�usionskoeÆzienten der Spezies i (siehe
Abschnitt 8.4.6).

Implementierung: Zur L�osung von Gleichung (8.29) wird eine eindimensionale Ortsdis-
kretisierung im Washcoat durchgef�uhrt und gem�a� der Methode der �niten Di�erenzen n
St�utzstellen eingef�uhrt. Der Abstand der St�utzstellen mu� nicht �aquidistant sein. Damit
lassen sich Bereiche im Washcoat, an denen starke Gradienten auftreten, rechnerisch besser
au�osen. Die L�osung der Di�erentialgleichung wird danach durch die L�osung des diskreten
Problems gen�ahert. F�ur die Di�erenzenapproximation der Ableitung wird ein parabolischer
Ansatz verwendet, so da� an der St�utzstelle l nur die Werte am Punkt l und die unmittelbar
benachbarten Punkte (l � 1) und (l + 1) eingehen.

Zusammen mit Gleichung (8.29) werden die Bestimmungsgleichungen der Bedeckungsgrade
nach Gleichung (nachsehen) gel�ost. Die Reaktionsgeschwindigkeit an der Kanalwand _sbi
entspricht der Di�usionsstromdichte aus dem Washcoat in die Gasphase.

Das Washcoatmodell basierend auf der L�osung der Reaktions-Diffusionsgleichung wird im
folgenden als detailliertes Washcoatmodell bezeichnet.

Beide Konzepte sind im Modul DETCHEMWASHCOAT enthalten (siehe Abschnitt 9.2).

8.4.5 E�ektivit�atskoeÆzienten

Das einfachere Porendi�usionsmodell basiert auf dem Konzept der E�ektivit�atskoeÆzien-
ten �i [64]. Berechnet man die �uber das por�ose Medium gemittelten Bildungsgeschwindig-
keiten _si, so sind die E�ektivit�atskoeÆzienten �i de�niert durch

�i =
_si
_si
: (8.31)

Unter der Annahme eines homogenen por�osen Mediums, zeitlich konstanter Konzentra-
tionsverh�altnisse und einem Bildungsgeschwindigkeitsgesetz erster Ordnung l�a�t sich der
E�ektivit�atskoeÆzient analytisch berechnen [64]:

�i =
tan�i

�i

(8.32)
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Der E�ektivit�atskoeÆzient h�angt dabei nur vom Thiele-Modul ab:

�i = L

s
_si

Deffci;0
(8.33)

Dabei ist L = Dicke des por�osen Mediums (Washcoat),  = Verh�altnis aus katalytisch akti-
ver Ober�ache und Volumen des Washcoats, ci;0 = Spezieskonzentration an der Ober�ache
und De�;i = e�ektiver Di�usionskoeÆzient.

Der Thiele-Modul ist eine dimensionslose Gr�o�e. Unter der Wurzel in Gleichung 8.33 steht
das Verh�altnis aus der intrinsischen Bildungsgeschwindigkeit zum di�usiven Sto�transport
im por�osen Medium.

Implementierung:Bei Verwendung des Porendi�usionsmodells im PFTR-Programm oder
im Programmpaket DETCHEMSCHANNEL erfolgt bei jeder Iteration eine Berechnung der
E�ektivit�atskoeÆzienten. Die Reaktionsgeschwindigkeiten an der Kanalwand _sbi ergeben
sich aus den intrinsischen Bildungsgeschwindigkeit _si mit dem folgenden Ausdruck:

_sbi = � _si: (8.34)

Aufgrund der Massenerhaltung muss f�ur alle Bildungsgeschwindigkeiten der gleiche Ef-
fektivit�atskoeÆzient verwendet werden. D. h., dieses Modell ist nur f�ur Reaktionssysteme
bzw. Bedingungen anwendbar, bei denen eine Bildungs- bzw. Abbaugeschwindigkeit das
gesamte Reaktionsgeschehen bestimmt. Dar�uber hinaus wird die unterschiedliche Di�usi-
onsgeschwindigkeit der einzelnen Spezies nicht ber�ucksichtigt.

8.4.6 E�ektiver Di�usionskoeÆzient

Abb. 8.4: Vergr�o�erte Ansicht der Washcoatschicht an der Kanalwand

Abbildung 8.4 zeigt eine vergr�o�erte Abbildung der Washcoatschicht eines Abgaskatalysa-
tors. Als Washcoat wird haupts�achlich Al2O3 verwendet. Bei 3-Wege-Katalysatoren enth�alt
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der Washcoat zus�atzlich Cerium- und Zirkoniumoxid als Sauersto�speicherkomponenten.
Die als aktive Materialien verwendeten Edelmetalle be�nden sich in der por�osen Struk-
tur des Washcoats. Die den Washcoat im Modell charakterisierenden Parameter sind die
Por�osit�at "P als das Verh�altnis aus Washcoatleerraum zu Washcoatgesamtvolumen (inkl.
Leerraum) und der Porendurchmesser dP. Diese Gr�o�en m�ussen durch Messungen ermittelt
werden. Ein weiterer Parameter ist der Tortuosit�atsfaktor � . Der Tortuosit�atsfaktor ist eine
empirische Gr�o�e, welche die Abweichung der Porengeometrie von der idealen Zylinderform
und die labyrinthartige Verkn�upfung der Poren untereinander ber�ucksichtigt. Aufgrund der
im allgemeinen sehr komplexen Porenstruktur, ist es nicht m�oglich � a priori zu berechnen,
so da� dieser Wert aus der Messung des e�ektiven Di�usionskoeÆzienten bestimmt werden
mu�. Soweit nicht experimentell bestimmt, wird �ublicherweise ein Wert von 3 oder 4 als
N�aherung verwendet [61], was mit den Literaturangaben f�ur Al2O3 �ubereinstimmt [65].

Wie im Abschnitt 8.4 diskutiert, h�angt der Di�usionsmechanismus vom Porendurchmesser
ab. Liegt molekulare Di�usion in den Poren vor, so berechnet sich der e�ektive Di�usions-
koeÆzient nach dem Ausdruck

De�;i =
"P
�
DM
i : (8.35)

Im Falle von Knudsen-Di�usion ergibt sich mit Gleichung 8.28 der Ausdruck zur Berech-
nung des e�ektiven Di�usionskoeÆzienten als

De� ;i =
"P
�

dP
3

r
8RT

�Mi
: (8.36)

Um beide Di�usionsvorg�ange zu ber�ucksichtigen, kann mit der Bosanquet-Formel [63, 64]
ein kombinierter Di�usionskoeÆzient Di berechnet werden:

1

Di

=
1

Dmol;i
+

1

Dknud;i
: (8.37)

Analog zu den obigen Ausdr�ucken ist der e�ektive Di�usionskoeÆzient dann

De� ;i =
"P
�
Di: (8.38)

Bei der Bestimmung des Porendurchmessers dP ist zu beachten, da� der Washcoat im
allgemeinen eine Porenradienverteilung besitzt. Ist die Porenradienverteilung nicht zu breit,
kann ein mittlerer Porenradius verwendet werden.

Oft zerf�allt die Porenradienverteilung in zwei Regionen. Es kann dann, getrennt f�ur die
Makroporen und die Meso- bzw. Mikroporen, ein mittlerer Porendurchmesser und eine
Porosit�at ermittelt werden. Um solche bidispersen Washcoats zu beschreiben, haben Wakao
und Smith [66] das sogenannte Random-Pore-Modell entwickelt. In diesem Modell wird der
e�ektive Di�usionskoeÆzient aus den jeweiligen Di�usionskoeÆzienten der Makroporen
(Por�osit�at "P;macro) und Mikroporen (Por�osit�at "P;micro) berechnet,

De� ;i = Dmacro;i"
2
P;macro +

"2P;micro (1 + 3"P;macro)

1� "P;macro

Dmicro;i: (8.39)
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Die kombinierten Di�usionskoeÆzienten werden gem�a� der Bosanquet-Formel (8.37) be-
stimmt:

Makroporen:

1

Dmacro;i

=
1

Dmol;i

+
1

(Dknud;i)macro

; (8.40)

Mikroporen:

1

Dmicro;i

=
1

Dmol;i

+
1

(Dknud;i)micro

: (8.41)

Das Besondere des Wakao-Smith-Modells besteht darin, da� kein anpa�barer Parameter
benutzt werden mu�.

Die Wahl des jeweiligen Modells zur Simulation des Washcoats h�angt von den experimentell
ermittelten Washcoatparametern ab. Eine Unsicherheit besteht bez�uglich der Vernetzung
des Porennetzwerkes, da diese h�au�g nicht bestimmt wird. So kann es sein, da� trotz
gen�ugend vieler Makroporen die Mikroporen di�usionslimitierend sind. Dies ist der Fall,
wenn die Makroporen nur ungen�ugend vernetzt sind, so da� die Spezies immer wieder
durch Mikroporen di�undieren m�ussen, um in alle Bereiche des Washcoats vorzudringen.
Diese Di�usionslimitierung durch die Mikroporen kann unabh�angig davon auftreten ob
sich in den Mikroporen katalytisch aktives Material be�ndet oder nicht; letzteres tritt bei
Mikroporen auf.

8.5 L�osungsverfahren

Die numerische L�osung der nach der Diskretisierung erhaltenen Systeme aus gew�ohnlichen
Di�erentialgleichungen und algebraischen Gleichungen erfolgt mit einem semi-impliziten
Extrapolationsverfahren, das von Deuhardt, Hairer, Nowak und Zugk entwickelt und im
Programmpaket LIMEX realisiert wurde [56], siehe auch [60].

8.6 Sensitivit�atsanalyse

Ein wichtiges Hilfsmittel bei der Untersuchung chemischer Reaktionssysteme ist die Sensi-
tivit�atsanalyse [54]. Bei einer Sensitivit�atsanalyse wird die Abh�angigkeit der L�osung eines
Di�erentialgleichungssystems von den verwendeten Parametern untersucht. Dies ist insbe-
sondere dann von Interesse, wenn das System Parameter enth�alt, die nicht genau bekannt
sind, oder wenn ermittelt werden soll, welches die bestimmenden Parameter sind.

Reaktionsmechanismen k�onnen eine Vielzahl von Reaktionen enthalten. In Abh�angigkeit
der Reaktionsbedingungen sind aber meist nur eine geringe Anzahl von Reaktionen ge-
schwindigkeitsbestimmend. Die Untersuchung der Sensitivit�at der Konzentrationen auf
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�Anderungen der GeschwindigkeitskoeÆzienten erm�oglicht das AuÆnden der geschwindig-
keitsbestimmenden Reaktionsschritte. Diese Information kann einerseits zur Verbesserung
des Reaktionsmechanismus verwendet werden und ist andererseits auch ein Hinweise dar-
auf, welches die umsatzlimitierenden Reaktionschritte sind.

Die Geschwindigkeitsgleichungen zur Bildung der Spezies i, lassen sich in der folgenden
Form angeben:

@ci
@t

= Fi(c1::::::cNg+Ns ; k1::::::kKg+Ks) i = 1; 2; 3; :::Ng +Ns: (8.42)

In diesem Gleichungssystem sind die Spezieskonzentrationen ci die abh�angige Variablen
und die GeschwindigkeitskoeÆzienten kr sind die Parameter des Systems. Als Ma� f�ur
die Sensitivit�at der Spezieskonzentration ci bez�uglich des GeschwindigkeitskoeÆzienten kr
wird der sogenannte Sensitivit�atskoeÆzient Si;r oder der relative Sensitivit�atskoeÆzient
Srel
i;rangegeben:

Si;r =
@ci
@kr

; Srel
i;r =

kr
ci
�
@ci
@kr

: (8.43)

Die Bestimmungsgleichungen der Sensitivit�atskoeÆzienten erh�alt man durch partielle Dif-
ferentation von Gleichung (8.42) nach den GeschwindigkeitskoeÆzienten kr,

@

@t
Si;r =

@Fi
@kr

+
SX
j=1

@Fi
@cj

Sj;r: (8.44)

Die in dieser Gleichung auftretende Jacobi-Matrix @Fi
@cj

wird bereits bei der L�osung von

Gleichung (8.42) ben�otigt, so da� Gleichung (8.44) mit einem vertretbaren zus�atzlichen
Rechenaufwand gel�ost werden kann. Die Sensitivit�atsanalysen in dieser Arbeit wurden
mit einer erweiterten Version des in der Arbeitsgruppe reaktive Str�omung entwickelten
Programm SIMPL [68] durchgef�uhrt.

8.7 HC-SCR

8.7.1 Reaktionsmechanismus auf Platin

Zur Modellierung der in diesem Projekt betrachteten HC-SCR Reaktion auf Pt/Al2O3 Ka-
talysatoren wurde bereits im Projekt \DeNOxI" ein Reaktionsmechansimus entwickelt der
aus 71 Elementarreaktionen besteht und 24 Ober�achenspezies beinhaltet. In der Gasphase
werden die Spezies NO, NO2, N2O, N2, CO, CO2, C3H6 und O2 betrachtet. Die verwendeten
kinetischen Daten stammen aus Untersuchungen an Einkristallober�achen, polykristallinen
Folien und Pt/Al2O3. Da Platin bei den untersuchten Pt/Al2O3 Katalysatoren in disperser
Form vorliegt besitzt es keine einheitliche Ober�achenstruktur. Untersuchungen mit TEM
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und R�ontgenbeugung zeigen, da� die meisten Platinpartikel auf Al2O3 und SiO2 als Kubo-
Oktaeder und Tetraeder [69] [70] vorliegen und haupts�achlich (111) und (100) Facetten
zeigen [71] [70]. Daneben besitzen die Partikel, in Abh�angigkeit ihrer Gr�o�e, Stufen, Ecken
und andere Fehlstellen. Die quantitativen Anteile der einzelnen Fl�achen und Fehlstellen an
der Gesamtober�ache h�angt u. a. von der Beladung und Pr�aperation ab. Es ist deshalb
nich m�oglich a priori die genaue Ober�achenstruktur der Platinpartikel auf einen solchen
Supportkatalysator anzugeben.

Die im Rahmen des Projektes \DeNOxI" gemachten Versuche zeigen, da� bei der hier
untersuchten HC-SCR Reaktion auf Pt/Al2O3, das Al2O3 als chemisch inert angesehen
werden kann. Angaben �uber die katalytischen Ober�ache beziehen sich deshalb immer auf
die Platinober�ache. Der Mechanismus der NO-Reduktion folgt dem von Reaktionsschema
von Burch [71] (siehe auch [41]), d. h. C3H6 reagiert nicht direkt mit NO sondern sorgt,
durch die Reaktion mit dem an der Platinober�ache adsorbierten O(s), f�ur freie Ober�a-
chenpl�atze auf denen NO dissozieren kann. Das globale Reaktionsschema gliedert sich in
die folgenden Teile:

� C3H6-Oxidation

� NO-Oxidation

� NO-Reduktion zu N2 und N2O

Die genauen Reaktionsmechanismen inklusive kinetischen Parametern �nden sich in An-
hang A (siehe auch [72]). Im Folgeprojekt wurden die Ein�usse der Str�omungssimulation
(BL-Modell vs. PFTR-Modell) sowie die Ein�usse der Di�usion im por�osen Medium auf
die HC-SCR untersucht.

8.7.2 NO-Oxidation

Als erste Teilreaktion der HC-SCR-Reaktion wurde die NO-Oxidation auf Platin betrach-
tet. Der im Projekt \DeNOxI" entwickelte Mechanimus zur NO-Oxidation wurde schon
durch Vergleich zwischen experimentellen Daten und simulierten Werten best�atigt. Diese
Modelle wurden um eine detaillierte Betrachtung der Di�usion im Washcoat verfeinert.

In Experiment und Simulation wurden Eingangsgasgemische von 500 ppm NO und 1 Vol-%
bzw. 10 Vol-% O2 in N2-Verd�unnung verwendet. Der Volumenstrom betr�agt 3 l/min (STP),
was einer Eintrittsgeschwindigkeit von 0,317 m/s (STP) entspricht. Als Katalysator wur-
de ein mit einer L�ange von 3 cm verwendet. In der Simulation wurde das BL-Modell mit
detailliertem Washcoatmodell verwendet. Der berechnete und gemessene NO-Umsatz ist
f�ur 10 Vol-% O2 in Abbildung 8.5 und f�ur 1 Vol-% O2 in Abbildung 8.6 als Funktion der
Eingangs- bzw. Katalysatortemperatur aufgetragen. Der Vergleich zeigt, da� die Simulati-
on den Umsatzverlauf (NO zu NO2 ) gut vorhersagt. Insbesondere zeigen die Ergebnisse
trotz des immer im �Uberschu� vorhandenen Sauersto�s eine Zunahme des Umsatzes mit
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Abb. 8.5: NO-Umsatz mit 10 Vol-% O2 im Integralreaktor bei der NO-Oxidation auf
Pt/Al2O3
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Abb. 8.6: NO-Umsatz mit 1 Vol-% O2 im Integralreaktor bei der NO-Oxidation auf
Pt/Al2O3

steigender Sauersto�-Konzentration. Eine Inhibierung der Reaktion durch den Sauersto�
tritt also nicht auf, was den angenommenen Eley-Rideal Mechanismus best�atigt.

Im gesamten Temperaturbereich tritt als einizig relevantes Reaktionsprodukt NO2 auf.
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Der Umsatz beginnt bei 450 K und steigt bis ca. 560 K{580 K kontinuierlich an. Danach
nimmt der Umsatz wieder ab. Thermodynamisch w�are f�ur Temperaturen bis ca. 600 K
ein vollst�andiger Umsatz m�oglich. Die Simulationsergebnisse und experimentellen Daten in
Abbildung 8.5 und 8.6 zeigen, da� dieser aber nicht erreicht wird. Diese Tatsache erkl�art sich
aus der kinetisch- und transportbedingten Hemmung der Reaktion. Im folgenden Abschnitt
wird dieses Thema noch n�aher diskutiert. F�ur Temperaturen �uber 600 K ist der Umsatz
durch das thermodynamische Gleichgewicht der NO-Oxidationsreaktion limitiert.

8.7.3 Transporteinu� auf die NO-Oxidation

Der Transporteinu� auf die NO-Oxidation im Integralreaktor soll durch den Vergleich von
Simulationen mit unterschiedlichen Transportmodellen untersucht werden. Zuerst wird der
Einu� der Porendi�usion im Washcoat betrachtet. Hierzu werden in Abbildung 8.7 zwei
BL-Modell-Simulationen verglichen, bei denen einmal ohne Washcoatmodell und einmal
mit detailliertem Washcoatmodell gerechnet wurde. Die Simulationsbedingungen sind die
gleichen wie im vorangehenden Abschnitt.

10 Vol-O2 1 Vol-O2

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

450 500 550 600 650 700 750 800

T [K]

K
on

ve
rs

io
n

Simulation (Linien)

Experiment (Punkte)
ohne Washcoatmodell

mit Washcoatmodell

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

450 500 550 600 650 700 750 800

T [K]

K
on

ve
rs

io
n

Simulation (Linien)

Experiment (Punkte)

ohne Washcoatmodell

mit Washcoatmodell

Abb. 8.7: Einu� der Porendi�usion auf den NO-Umsatz

Die Simulation ohne Washcoatmodell zeigt im Temperaturbereich von 490 K bis 610 K
einen h�oheren Umsatz als das Experiment und die Simulation mit Washcoatmodell. Anson-
sten ergeben beide Simulationen den gleichen Umsatz. Dies zeigt, da� die NO2-Bildungsrate
im Niedertemperaturbereich durch die intrinsische Kinetik auf der Platinober�ache be-
stimmt wird. Der Temperaturbereich von 490 K bis 610 K ist gekennzeichnet durch eine zu-
s�atzliche Limitierung durch die Porendi�usion im Washcoat. F�ur h�ohere Temperaturen ist
die Reaktionsgeschwindigkeit durch die Thermodynamik limitiert. Jedoch zeigt Abbildung
8.8, da� bis zum Erreichen des Gleichgewichts im Kanal eine Limitierung der Reaktions-
geschwindigkeit durch die Porendi�usion gegeben ist. Der n�aherungsweise gleiche Verlauf
des NO-Umsatzes im Kanal in der PFTR-Rechnung und in der BL-Rechnung (jeweils oh-
ne Washcoatmodell) best�atigt die Aussage, da� die wesentliche Transportlimitierung durch
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die Porendi�usion imWashcoat gegeben ist. Bei h�oheren Str�omungsgeschwindigkeiten kann
allerdings der Einu� des radialen Transportes in der Gasphase zunehmen.
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Abb. 8.8: Einu� der Transportprozesse auf den NO-Umsatz im Kanal bei 10 Vol-% O2

8.7.4 Vergleich der Washcoatmodelle

Vergleichende Rechnungen zwischen dem BL-Modell mit detailliertemWashcoatmodell und
dem BL-Modell mit dem auf E�ektivit�atskoeÆzienten basierenden Washcoatmodell zeigen
nur kleine Unterschiede bei der Berechnung des Gesamtumsatzes (Abbildung 8.9). Ledig-
lich bei h�oheren Temperaturen, kommt es bis zum Erreichen des Gleichgewichts im Kanal
zu Abweichungen. In der BL-Rechnung mit dem E�ektivit�atskoeÆzienten-Modell wurde
der sich aus der NO-Abbaurate ergebende E�ektivit�atskoeÆzient verwendet. Die Abbau-
geschwindigkeit ist aufgrund der 100%-igen Selektivit�at zu NO2 gleich der NO2-Bildungs-
geschwindigkeit. Die Annahme einer konstanten Reaktionsordnung der NO2-Bildung, wie
sie das E�ktivit�atskoeÆzenten-Modell macht, ist wegen der hohen O2-Konzentration und
der daraus resultierenden nahezu kompletten Sauersto�bedeckung der Ober�ache n�ahe-
rungsweise erf�ullt. Jedoch kann das einfache Modell der E�ektivit�atskoeÆzienten z. B.
nicht ber�ucksichtigen, da� die einzelnen Spezies unterschiedliche Di�usionsgeschwindigkei-
ten haben. Es ist deshalb nicht verwunderlich, da� leichte Abweichungen auftreten, die sich
aber auf den Gesamtumsatz nicht sehr stark auswirken.

8.7.5 C3H6-Oxidation

C3H6-Oxidation im Kreislaufreaktor Wie in [41] gezeigt wird, ist der Beginn der
NO-Reduktion durch die Z�undung der C3H6-Oxidation bestimmt. Deshalb ist die C3H6-
Oxidation von zentraler Bedeutung f�ur die HC-SCR-Reaktion. Um das prinzipielle Verhal-
ten aufzuzeigen, wurde der Kreislaufreaktor (ohne Washcoatmodell) betrachtet. Abbildun-
gen 8.10 und 8.11 zeigen den berechneten Umsatz und die Bedeckungsgrade der wichtigsten
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Abb. 8.9: Vergleich der Washcoatmodelle bei 10 Vol-% O2: Gesamtumsatz (links) und
NO-Umsatzverlauf im Kanal bei 700 K (rechts)

Spezies bei der C3H6-Oxidation im Kreislaufreaktor. Die Ergebnise spiegeln das kinetische
Verhalten des Reaktionssystems wieder, da die Simulation keinerlei Transporte�ekte be-
r�ucksichtigt. Mit C3H6-Umsatz wird dabei der Bruchteil von abgebautem C3H6 bezeichnet.
Die Katalysatorl�ange betr�agt 6 cm, die restlichen Daten sind die gleichen wie bei der NO-
Oxidation. Das Gasgemisch str�omt mit 6 l/min (STP) durch den Reaktor und besteht aus
5 Vol-% O2, 500 ppm C3H6 in einer N2-Verd�unnung.
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Abb. 8.10: C3H6-Umsatz im Kreislaufreaktor als Funktion der Temperatur

Der in Abbildung 8.10 abgebildete C3H6-Umsatz zeigt ein ausgepr�agtes Z�undverhalten
[36]. Nach Reaktionsbeginn bei ca. 460 K steigt der Umsatz innerhalb eines kleinen Tem-
peraturbereichs auf 100% an. Dieser schnelle Umsatzanstieg wird durch den Verlauf der
Bedeckungsgrade in Abbildung 8.11 verst�andlich. Bei niedrigen Temperaturen (vor der
Z�undung) ist die Ober�ache mit Kohlenwassersto�en und CO(s) vergiftet. Die Konzentra-
tion von Sauersto� auf der Ober�ache ist so gering, da� kein nennenswerter C3H6-Umsatz
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Abb. 8.11: Bedeckungsgrad der Platinober�ache als Funktion der Temperatur bei der
C3H6-Oxidation im Kreislaufreaktor

statt�nden kann. Wie an der Zunahme der CO(s)-Bedeckung erkennbar, beschleunigt sich
mit steigender Temperatur der oxidative Abbau der CxHy(s)-Spezies. Die dabei freiwer-
denden Ober�achenpl�atze erlauben eine verst�arkte O2-Adsorption. Die daraus resultierende
zunehmende Sauersto�konzentration auf der Ober�ache beschleunigt den CxHy(s)-Abbau
weiter, bis die Ober�ache in einen sauersto�bedeckten Zustand �ubergegangen ist.

Der Abfall der CO-Bedeckung mit h�oherer Temperatur erkl�art sich ebenfalls aus der Be-
deckungs�anderung bei der Z�undung. Durch die erh�ohte Sauersto�konzentration auf der
Ober�ache mit Beginn der Z�undung kommt es zu einer verst�arkten Oxidation von CO zu
CO2, welches aufgrund der geringen Desorptionsenergie schnell die Ober�ache verl�a�t. Die
Desorption von CO spielt eine untergeordnete Rolle, wie die nahezu 100%-ige Selektivi�at zu
CO2 zeigt. Untersuchungen in der Literatur [74, 75, 76] best�atigen ebenfalls die Vergiftung
der Platin-Ober�ache mit C3H6-Reaktionsprodukten vor der Z�undung der Reaktion.

Aus der �Anderung der Anzahl der freien Ober�achenpl�atze und der Zunahme der Sauer-
sto�bedeckung mit der Temperatur wird klar, wie die C3H6-Oxidation die NO-Reduktion
und NO-Oxidation beeinussen kann. F�ur die NO-Reduktion m�ussen freie Ober�achenpl�at-
ze vorhanden sein, damit NO dissozieren kann und die NO-Oxidation erfordert ausreichend
Sauersto� auf der Ober�ache. Beide Bedingungen stellen sich erst nach der Z�undung der
C3H6-Oxidation auf der Ober�ache ein.

8.7.6 Sensitivit�atsanalyse

Die Sensitiv�atsanalyse in Abbildung 8.12 zeigt den Einu� verschiedener Reaktionen auf
die C3H6-Konzentration im Kreislaufreaktor f�ur zwei verschiedene Temperaturen. Es sind
nur die jeweils sensitivsten Reaktionen aufgetragen. Die Sensitivit�atsanalysen wurden im
station�aren Zustand des Reaktionsystems durchgef�uhrt. Dabei wurden die Sensitivit�atsko-
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eÆzienten einer Reaktionstemperatur auf den jeweils gr�o�ten Wert normiert. Die Simula-
tionsparameter sind die gleichen wie im vorhergehenden Abschnitt.

Bei der niedrigeren der beiden in Abbildung 8.12 gezeigten Reaktionstemperaturen (470
K) erfolgt gerade die Z�undung der C3H6-Oxidation (Abbildung 8.10). Die geschwindig-
keitsbestimmenden Reaktionen sind die Adsorption von O2, die Adsorption- und Desoprti-
onsreaktionen von C3H6, die CO(s)-Oxidation, die Bildung von Propylidin (C3H5(s)) und
insbesondere die Aufspaltung von C3H5(s) in C2H3(s) und CH2(s).

-1.0 -0.5 0.0 0.5 1.0

470K 600K

O2 + 2 Pt(s) -> O(s) 

C3H6 + 2 Pt(s) -> C3H6(s) 

C3H6 + O(s) +Pt(s) -> C3H5(s1) + OH(s) 

CO +Pt(s) -> CO(s) 

2 O(s) -> O2 + 2 Pt(s) 

C3H6(s) -> C3H6 + 2 Pt(s) 

C3H5(s1) + OH(s) -> C3H6 + O(s) + Pt(s) 

CO(s) -> CO + Pt(s) 

C3H5(s1)+O(s) -> C3H4(s1)+OH(s) 

C3H6(s) + Pt(s) -> C3H5(s) + H(s) 

C3H5(s) + Pt(s) -> C2H3(s) + CH2(s) 

CO(s) + O(s) -> CO2(s) 

Abb. 8.12: Sensitivt�atsanalyse der C3H6-Oxidation im Kreislaufreaktor bei 470 K und
600 K

Interessant ist, da� die C3H6-Adsorptionsreaktionen und die C3H5(s)-Bildungsreaktion
einen positiven Sensitivit�atskoeÆzienten aufweisen. Ein h�oherer GeschwindigkeitskoeÆzi-
ent dieser Reaktionen w�urde somit zu einer Verringerung des C3H6-Umsatzes f�uhren. Dies
erkl�art sich aus der Tatsache, da� die C3H6-Adsorption als C3H6(s) und die anschlie�en-
de C3H5(s)-Bildung zur Verdr�angung des Sauersto�s von der Ober�ache f�uhren (Abbil-
dung 8.11). Die Adsorption von C3H6 als C3H5(s1) mit der sich anschlie�enden schnellen
Oxidation f�uhrt zwar zun�achst zu einem schnellen Abbau von C3H6, die dabei vom ver-
brauchten Sauersto� auf der Ober�ache freigegebenen Pl�atze werden aber haupts�achlich
von C3H6(s) und den daraus resultierenden Reaktionsprodukten belegt. Somit unterst�utzt
der C3H5(s1)-Oxidationspfad letztendlich die Verdr�angung des Sauersto�s von der Ober-
�ache. Die niedrige O(s)-Bedeckung zusammen mit der geringen Anzahl von freien Adsorp-
tionspl�atzen verhindern die schnelle Oxidation von C3H6. Der Abbau von C3H5(s) durch
die C-C-Bindungsspaltung verringert den Verdr�angungse�ekt und besitzt deshalb einen
negativen Sensitivit�atskoeÆzienten.

Wenn die Reaktionstemperatur �uber der Z�undtemperatur liegt, so kehren sich die Vor-
zeichen einiger Sensitivit�atskoeÆzienten um. Abbildung 8.12 zeigt als Beispiel die Sensiti-
vit�atskoeÆzienten f�ur eine Reaktionstemperatur von 600 K. Geschwindigkeitsbestimmend
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f�ur den C3H6-Abbau ist jetzt haupts�achlich die Oxidation von CO(s). Da die Zerlegung von
C3H5(s) bei 600 K schnell ist, spielt der Reaktionspfad �uber C3H5(s) keine geschwindigkeits-
bestimmende Rolle mehr und es �ndet keine Verdr�angung des Sauersto�s mehr statt. Die
Ober�ache ist bei 600 K nahezu vollst�andig mit Sauersto� belegt (Abbildung 8.11), weshalb
der Abbau von C3H6 haupts�achlich �uber den C3H5(s1)-Oxidationspfad erfolgt. Dementspre-
chend besitzt die C3H5(s1)-Oxidationsreaktion einen negativen Sensitivit�atskoeÆzient. Bei
sauersto�bedeckter Ober�ache wird die Zahl der freien Adsorptionspl�atze eine limitierende
Gr�o�e bez�uglich der Reaktionsgeschwindigkeit. Dies erkl�art den positiven Sensitivit�atsko-
eÆzienten der Sauersto�adsorption. Die hohe Sensitivit�at gegen�uber der Adsorption und
Desorption von CO h�angt ebenfalls mit der Anzahl der freien Pl�atze zusammen. Einerseits
konkurriert CO mit C3H6 um die Adsorptionspl�atze, was sich ung�unstig auf den C3H6-
Umsatz auswirkt, und andererseits erm�oglicht eine gro�e Adsorptionsgeschwindigkeit bzw.
eine kleine Desorprtionsgeschwindigkeit von CO eine schnelle Oxidation zu CO2. Aufgrund
des niedrigen HaftkoeÆzienten und der geringen Desorptionsenergie adsorbiert CO2 kaum
und bildet somit keine Konkurrenz zu C3H6. Eine Erh�ohung des HaftkoeÆzienten bzw.
eine Verringerung der Desorptionsgeschwindigkeit f�uhrt also letztendlich zu einem h�oheren
C3H6-Umsatz.

8.7.7 C3H6-Oxidation im Integralreaktor

Um das Modell unter Bedingungen zu testen, die der Betriebsweise eines Abgaskatalysators
entsprechen, wird die C3H6-Oxidation im Integralreaktor simuliert und mit experimentellen
Ergebnissen verglichen. Das einstr�omende Gasgemisch enth�alt 500 ppm C3H6 mit 0.5 Vol-
% O2 bzw. 6 Vol-% O2 in N2-Verd�unnung. Die niedrige Sauersto�konzentration von 0.5
Vol-% ist f�ur mageres Abgas eher untypisch (0.5 Vol-% O2 tritt eventuell bei Vollast im
herk�ommlichen Otto-Motor auf), zeigt aber den Einu� der Sauersto�konzentration auf die
Z�undtemperatur auf. Das Reaktionsgemisch str�omt mit 6 l/min (STP) durch den Reaktor,
was einer Kanalgeschwindigkeit von 0.633 m/s entspricht. Der verwendete Katalysator hat
eine L�ange von 6 cm.

Der Vergleich zwischen BL-Simulation (mit detailliertemWashcoatmodell) und Experiment
in Abbildung 8.13 zeigt, da� die Simulation das Umsatzverhalten der C3H6-Oxidation im
Integralreaktor richtig wiedergibt. Wie schon bei der Simulation des Kreislaufreaktors (Ab-
bildung 8.10) gesehen, erfolgt nach Reaktionsbeginn der Umsatzanstieg auf 100 % innerhalb
eines schmalen Temperaturfensters. Quantitativ wird dieses f�ur das Reaktionsgemisch mit
6 Vol-% O2 richtig wiedergegeben. Das Modell sagt die Erh�ohung der Z�undtemperatur,
mit abnehmender Sauersto�konzentration, richtig vorher. Der Umsatzanstieg mit der Re-
aktionstemperatur, erfolgt bei 0.5 Vol-% O2 in der Simulation jedoch etwas zu schnell. Der
Grund hierf�ur liegt vermutlich in der gr�o�eren Anzahl von Ober�achenspezies bei nied-
riger Sauersto�konzentration (z. B. partiell oxidierte Reaktionsprodukte von C3H6) und
der dadurch bedingten Blockierung der Ober�ache. Im erstellten Reaktionsmechanismus
konnten jedoch nur eine begrenzte Anzahl von Ober�achenspezies und Ober�achenreaktio-
nen ber�ucksichtigt werden, weshalb zur Verbesserung der Vorhersagequalit�at bei niedrigen
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Abb. 8.13: C3H6-Umsatz im Integralreaktor als Funktion der Temperatur bei verschiede-
nen Sauersto�konzentrationen

O2-Konzentrationen weitere Spezies und Ober�achenreaktionen hinzugenommen werden
sollten.

Der Umsatzverlauf im Wabenkanal l�a�t sich anhand der Massenbruchverteilung von CO2

bzw. CO im Wabenkanal nachvollziehen. Wie das Ergebnis der BL-Rechnung (mit detail-
liertemWashcoatmodell) in Abbildung 8.14 zeigt, ist C3H6 bei einer Reaktionstempearatur
von 600 K und 6 Vol-% O2 ab ca. 2 cm nahezu vollst�andig zu CO2 umgesetzt. Am Eingang
des Kanals entsteht als Reaktionsprodukt neben CO2 auch etwas CO. Dieses wird aber im
hinteren Teil des Kanals weiter zu CO2 oxidiert.

Der Verlauf der Platinbedeckungsgrade einiger Spezies im Washcoat in Abbildung 8.15
zeigt einen �Ubergang von einer CO(s)-bedeckten Ober�ache zu einer fast vollst�andig mit
O(s)-bedeckten Ober�ache. Der �Ubergang wird durch die Verringerung des C3H6/O2-
Verh�altnisses in der Gasphase initiiert. Interessant ist, da� dieser �Ubergang nicht nur in
axialer Richtung auftritt, sondern auch in radialer Richtung innerhalb des Washcoats er-
folgt. Dies zeigt, da� die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit des C3H6-Abbaus im Ver-
h�altnis zu den Di�usionsgeschwindigkeiten im Washcoat so gro� ist, da� es zu einer Verar-
mung an C3H6 in den tieferen Schichten des Washcoats kommen kann.

8.7.8 Transporteinu� auf die C3H6-Oxidation

Zur Absch�atzung der verschiedenen Transportprozesse werden Simulationsergebnisse ver-
schiedener Modelle miteinander verglichen (Abbildung 8.16). Bei allen Rechnungen wurden
die gleichen Simulationsbedingungen wie im vorangehenden Abschnitt verwendet.

Bemerkenswert ist, da� die Vernachl�assigung des Washcoats bei niedrigen Temperatu-
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Abb. 8.14: Massenbruchverteilung von CO2 und CO im Wabenkanal bei der C3H6-
Oxidation im Integralreaktor (6 Vol-% O2, uein= 0,633 m/s (STP), T = 600
K). Die radiale Koordinate l�auft von -r bis r

ren (470 K) zu einem leichten Umsatzr�uckgang gegen�uber der Rechnung mit Washcoat
f�uhrt (in beiden Simulationen wurde die gleiche katalytisch aktive Ober�ache verwendet).
Dieser E�ekt erkl�art sich aus der zunehmenden Sauersto�bedeckung des Platins in den
tieferen Schichten des Washcoats (Abbildung 8.15). Dementsprechend nimmt die C3H6-
Oxidationsgeschwindigkeit in tieferen Washcoatschichten zu. Es ergeben sich somit zwei
konkurrierende E�ekte des Washcoats. Zum einen besteht eine Transporthemmung der
Reaktion durch die Porendi�usion im Washcoat und zum anderen �ndet eine Steigerung
der Reaktionsgeschwindigkeit in tieferen Schichten statt. Die Simulation belegt, da� der
letztgenannte E�ekt, unter den Versuchsbedingungen, bei Temperaturen im Z�undbereich
�uberwiegt. Wie die Ergebnisse f�ur 550 K zeigen, ergibt sich erst bei h�oheren Temperaturen
das erwartete Bild, da� der Washcoat zu einer Transporthemmung und somit zu einem
langsameren Umsatz f�uhrt.

Der Vergleich zwischen PFTR- und BL-Rechnung (ohneWashcoat) in Abbildung 8.16 zeigt,
da� bei h�oheren Temperaturen ein zu�atzlicher Transporteinu� durch den Massentransport
in der Gasphase besteht.

8.7.9 Vergleich der Transportmodelle

Die Ber�ucksichtigung des Washcoats durch E�ektivit�atskoeÆzienten bringt eine leichte
�Ubersch�atzung der Transporthemmung mit sich. Die mit diesem Modell berechneten Um-
satzverl�aufe f�ur 470 K und 550 K sind in Abbildung 8.17 aufgetragen. In den Simulatio-
nen wurde der sich aus der C3H6-Abbaugeschwindigkeit ergebende E�ektivit�atskoeÆzient
verwendet. Im Vergleich zur Rechnung mit detailliertem Washcoatmodell ergibt sich ein
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Abb. 8.15: Bedeckungsgrade auf Platin innerhalb des Washcoats bei der C3H6-Oxidation
im Integralreaktor (Gas-Washcoat Grenz�ache bei r = 0 �m, 6 Vol-% O2, uein
= 0,633 m/s (STP), T = 600 K)

langsamerer Umsatz. Dies ist verst�andlich, da das E�ektivit�atskoeÆzienten-Modell nicht
die Zunnahme der Sauersto�bedeckung des Platins in tieferen Washcoatschichten ber�uck-
sichtigt und so den umsatzsteigernden E�ekt des Washcoats vernachl�assigt.



82 8 Modellierung und Simulation am IWR

470 K 550 K

0.00

0.05

0.10

0.15

0.20

0 1 2 3 4 5 6

z [cm]

K
on

ve
rs

io
n

BL-Modell mit Washcoat

PFTR-Modell ohne Washcoat

BL-Modell ohne Washcoat

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

0 1 2 3 4 5 6

z [cm]

K
on

ve
rs

io
n

BL-Modell mit Washcoat

PFTR-Modell ohne Washcoat

BL-Modell ohne Washcoat

Abb. 8.16: Einu� der Transportprozesse auf den C3H6-Umsatz im Kanal bei 6 Vol-%
O2, uein = 0,633 m/s (STP)
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Abb. 8.17: Vergleich der Washcoatmodelle bei 6 Vol-% O2: C3H6-Umsatzverlauf im Kanal
bei 470 K (links) und 550 K (rechts), 6 Vol-% O2, uein = 0,633 m/s (STP)

Die geringen Konzentrationsgradienten in den Wabenkan�alen beg�unstigen die Verwendung
von MassentransportkoeÆzienten zur Ber�ucksichtigung des Speziestransports in der Gas-
phase. Dieser Ansatz f�uhrt auf wesentlich k�urzere Rechenzeiten. Es ist jedoch notwendig,
sich von der Anwendbarkeit des Ansatzes zu �uberzeugen. Ein Vergleich von BL-Rechnung
und PFTR-Rechnung mit MassentransferkoeÆzienten (beide Rechnungen mit detailliertem
Washcoatmodell) ist in Abbildung 8.18 gezeigt. Die �Ubereinstimmung der Umsatzverl�aufe
im Kanal in beiden Rechnungen best�atigt, da� unter den gew�ahlten Versuchs- bzw. Simula-
tionsbedingungen das PFTR-Modell mit MassentransferkoeÆzienten die gleichen Resultate
wie das BL-Modell erzielt und somit das PFTR-Modell mit MassentransferkoeÆzienten an-
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Abb. 8.18: Vergleich von BL-Modell und PFTR-Modell mit MassentransferkoeÆzien-
ten (beide Rechnungen mit detailliertem Washcoatmodell): C3H6- und CO-
Umsatzverlauf im Kanal, 6 Vol-% O2, uein = 0,633 m/s (STP)

wendbar ist.
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Abb. 8.19: Simulierte Ums�atze bei der HC-SCR im Kreislaufreaktor als Funktion der
Reaktionstemperatur (500 ppm C3H6, 500 ppm NO, 5 Vol-% O2, 6 l/min
(STP))

8.7.10 HC-SCR im Kreislaufreaktor

Abbildung 8.19 zeigt den berechneten Umsatzverlauf als Funktion der Temperatur im
Kreislaufreaktor von C3H6, NOx und NO2 bei einem Eingangsgasgemisch von 500 ppm
NO, 500 ppm C3H6, 5 Vol-% O2 und einem Volumenu� von 6 l/min. Der Katalysator hat
eine L�ange von 6 cm. Unter dem C3H6- und NOx-Umsatz wird der abgebaute Bruchteil der
jeweiligen Spezies verstanden. Im Gegensatz hierzu bezeichnet der CO- und NO2-Umsatz
den in die jeweilige Spezies umgesetzten Bruchteil von C3H6 bzw. NO.

Die NO-Reduktion beginnt zusammen mit der C3H6-Oxidation bei ca. 500 K und erreicht
bei ca. 530 K ein Maximum. Mit zunehmender Temperatur dominiert die NO-Oxidation
den NO-Abbau. Dieses Umsatzverhalten ist charakteristisch f�ur die HC-SCR auf Platin,
wie Untersuchungen in der Literatur [75, 77, 78] best�atigen. Die C3H6-Umsetzung erfolgt
vollst�andig zu CO2, au�er im Z�undbereich, wo eine partielle Umsetzung von C3H6 zu
CO auftritt. Damit unterscheidet sich die Produktzusammensetzung gegen�uber der C3H6-
Oxidation ohne NO, bei der im ganzen Temperaturbereich keine nennenswerte CO-Bildung
beobachtet wird (siehe Abschnitt 8.7.7).

Die Temperaturverl�aufe der NO-Reduktions- bzw. Oxidations-Ums�atze in Abbildung 8.19
erkl�aren sich aus dem Verhalten der Ober�achenbedeckung mit der Reaktionstemperatur.
In Abbildung 8.20 sind die Ober�achenbedeckungen der wichtigsten Spezies aufgetragen.
Der Zustand der Ober�ache wird im wesentlichen durch die Z�undung der C3H6-Oxidation
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Abb. 8.20: Simulierte Bedeckungsgrade bei der HC-SCR im Kreislaufreaktor als Funktion
der Reaktionstemperatur (500 ppm C3H6, 500 ppm NO, 5 Vol-% O2, 6 l/min
(STP))

bestimmt. Vor der Z�undung ist die Ober�ache mit kohlensto�haltigen Spezies (CO(s),
C3H5(s)) und NO belegt. Eine nennenswerte Reduktion von NO erfolgt jedoch nicht, da
die zur Dissoziation von adsorbiertem NO notwendigen freien Ober�achenpl�atze nur in ge-
ringer Anzahl vorhanden sind. Mit Beginn der C3H6-Oxidation nimmt die Zahl der freien
Ober�achenpl�atze zu. Dies erm�oglicht, wie am Verlauf der Sticksto�bedeckung erkennbar,
eine Zunahme der NO-Dissoziation. Mit zunehmender Temperatur beschleunigt sich die
C3H6-Oxidation und die Ober�ache geht in einen sauersto�bedeckten Zustand �uber. Ob-
wohl die Ober�ache in diesem Zustand gen�ugend freie Ober�achenpl�atze aufweist, kommt
es zu einem R�uckgang der NO-Reduktion. Die Ursache ist die hohe Sauersto�bedeckung,
welche das Dissoziationsgleichgewicht in Richtung NO verschiebt und die jetzt bevorzugt
ablaufende Konkurrenzreaktion von NO zu NO2 beg�unstigt.

8.7.11 Einu� von NO auf die C3H6-Oxidation

Im vorangehenden Abschnitt wurde gezeigt, wie die C3H6-Oxidation den Beginn und Ver-
lauf der NO-Reduktion mit der Reaktionstemperatur bestimmt. Andererseits beeinu�t die
Anwesenheit von NO die Z�undtemperatur und die CO-Ausbeute der C3H6-Oxidation. In
Abbildung 8.21 sind die C3H6- bzw. CO-Ums�atze in Abh�angigkeit der Reaktionstempera-
tur mit und ohne NO verglichen. Die experimentellen Daten und die Simulation beziehen
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sich auf einen Integralreaktor und ein einstr�omendes Reaktionsgemisch von 500 ppm C3H6,
0 bzw. 500 ppm NO und 6 Vol-% O2 in N2-Verd�unnung. Der Katalysator hat eine L�ange
von 6 cm, was bei einem Volumenu� von 6 l/min (STP) eine Kanalgeschwindigkeit von
0.633 m/s ergibt. Die Rechnungen wurden mit dem PFTR-Modell (mit Massentransferko-
eÆzienten und detailliertem Washcoatmodell) durchgef�uhrt.
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Abb. 8.21: Einu� von NO auf die C3H6-Oxidation im Integralreaktor (500 ppm C3H6, 0
bzw. 500 ppm NO, 6 Vol-% O2, 6 l/min (STP))

Bei Anwesenheit von NO kommt es zu einer Erh�ohung der Z�undtemperatur der C3H6-
Oxidation um ca. 45 K. Des weiteren tritt nur bei Anwesenheit von NO eine partielle
Konversion von C3H6 zu CO im Z�undbereich auf. Die Simulationsergebnisse stimmen gut
mit den experimentellen Resultaten �uberein. Lediglich die quantitative CO-Ausbeute wird
um ca. 15 % �ubersch�atzt.

O�ensichtlich f�uhrt NO zu einer Verlangsamung bzw. Inhibierung des C3H6-Abbaus. Die
Bedeckungsgrade in Abbildung 8.20 zeigen, da� f�ur niedrige Temperaturen NO(s) ebenso
wie CO(s) die Ober�ache blockiert und so die zur Oxidation notwendige Adsorption von
O2 verhindert. Aufgrund der h�oheren Z�undtemperatur ist die Desorptionsgeschwindigkeit
von CO gr�o�er (Anmerkung: Das Desorptionsmaximum von CO liegt auf Pt/Al2O3 bei
ca. 510 K [79]), was zusammen mit der im Mechanismus angenommen Verlangsamung des
CO(s)-Oxidationsschritts bei zunehmender NO(s)-Bedeckung den partiellen Umsatz zu CO
erkl�art.

Es mag zun�achst �uberraschen, da� NO(s) in der Lage ist, O(s) von der Platinober�ache
zu verdr�angen, obwohl Untersuchungen [80] zeigen, da� es bei der Koadsorption von NO
und O2 zur Verdr�angung von NO(s) (insbesondere an den Fehlstellen) auf der Ober�ache
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Abb. 8.22: Sensitivit�atsanalyse bez�uglich der C3H6 Konzentration im Kreislaufreaktor bei
Anwesenheit von 500 ppm NO f�ur 510 K

kommt. Diese Verdr�angung ist das Resultat der viel gr�o�eren Desorptionsenergie von O(s)
gegen�uber NO(s). Bei der HC-SCR wird die Sauersto�bedeckung jedoch durch die Oxi-
dationsreaktionen und die Bildung von CO(s) reduziert, was zur Folge hat, da� NO nicht
direkt mit O2 um die Ober�achenpl�atze konkurrieren mu�.

Die Sensitivt�atsanalyse bez�uglich der C3H6-Konzentration im Kreislaufreaktor bei 510 K in
Abbildung 8.22 verdeutlicht noch einmal den Einu� von NO auf die Z�undung der C3H6-
Oxidation. Die Adsorptions-/Desorptionsreaktion von NO erweist sich hierbei sogar als
sensitiver als die direkt am C3H6-Abbau beteiligten Reaktionen.

8.7.12 HC-SCR im Integralreaktor

Nach den prinzipiellen Betrachtungen der HC-SCR Reaktion soll in diesem Abschnitt das
Verhalten unter integraler Betriebsweise (wie sie im Abgaskatalysator vorliegt) untersucht
werden. Hierzu wird die HC-SCR im Integralreaktor simuliert und experimentellen Er-
gebnissen gegen�ubergestellt. Um einen experimentellen

"
Einblick\ in den Umsatzverlauf

innerhalb der Wabenkan�ale zu erhalten, werden Katalysatoren verschiedener L�angen be-
trachtet. Anschlie�end wird der Einu� von Transportprozessen aufgezeigt.

In Experiment und Simulation wird immer ein einstr�omendes Gasgemisch bestehend aus
500 ppm NO, 500 ppm C3H6 und 5 Vol-% O2 in N2-Verd�unnung verwendet mit einem
konstanten Volumenstrom von 6 l/min. Dieser Volumenstrom entspricht, wie bereits er-
w�ahnt, einer Kanalgeschwindigkeit von 0,633 m/s. Die verwendeten Katalysatoren haben
eine L�ange von 5 mm, 15 mm, 30 mm und 60 mm. Die Rechnungen wurden mit dem
PFTR-Modell unter Verwendung von MassentransportkoeÆzienten und detailliertemWas-
hcoatmodell durchgef�uhrt.
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Der Vergleich zwischen gemessenen und berechneten Ums�atzen f�ur verschiedene Katalysa-
torl�angen in den Abbildungen 8.23 und 8.24 zeigt, da� die Simulation die Umsatzverl�aufe
von C3H6, NOx, N2O und NO2 richtig vorhersagt. Unter dem C3H6- und NOx-Umsatz
wird dabei wieder der abgebaute Bruchteil dieser Spezies verstanden, w�arend der N2O-
und NO2-Umsatz den gebildeten Bruchteil dieser Spezies bezeichnet. Bei den geringen
quantitativen Abweichungen, wie sie z. B. in Abbildung 8.23(e) oder 8.24 auftreten, ist zu
beachten, da� es sich bei den verwendeten Katalysatoren jeweils um verschiedene Proben
handelte und sich so leichte Abweichungen in Washcoatdicke oder Platindispersion nicht
aussschie�en lassen. Eine Simulation mit gr�o�erer Washcoatdicke zeigt z. B. eine besse-
re �Ubereinstimmung mit der Umsatzmessung des 15 mm Katalysators. Gleichzeitig sagt
diese Simulation aber geringere Ums�atze f�ur die l�angeren Katalysatoren voraus. Da keine
Messwerte f�ur die Washcoatdicke der einzelnen Katalysatoren vorlagen, wurde mit einer
einheitlichen Washcoatdicke und Platindispersion bei allen Katalysatorl�angen gerechnet.

Der hohe Anteil des N2O-Umsatzes am NOx-Umsatz zeigt das Problem der HC-SCR auf
Platin auf. Obwohl eine NOx-Reduktion unter mageren Bedingungen m�oglich ist, erfolgt
diese mit 70-80% Selektivit�at zu N2O. Lachgas (N2O) ist keine vom Gesetzgeber limitierte
Komponente, gilt jedoch auch als Treibhausgas. Die Ursache dieser schlechten Selekti-
vit�at ist der Bedeckungszustand des Platins. Aufgrund der geringen Anzahl von freien
Pl�atzen ist die Konzentration von N(s) auf der Ober�ache nicht sehr hoch, was die Re-
aktion von N(s) mit NO(s) zu N2O(s) gegen�uber der N(s)-Rekombinationsreaktion zu N2

beg�unstigt. Verst�arkt wird die niedrige N(s)-Konzentration durch die Verschiebung des
NO-Dissoziationsgleichgewichtes bei hohen Sauersto�konzentrationen auf der Ober�ache.
Eine bessere Selektivit�at w�are m�oglich, wenn es gel�ange, z. B. durch Promotoren, die Ak-
tivierungsenerige der N2-Desorption zu senken.

Die Korrelation zwischen Umsatz und Zustand der Platinober�ache wird anhand der Spe-
ziesverteilung in einem Kanal und dem Bedeckungsgradverlauf entlang des Kanals deutlich.
Abbildung 8.25 zeigt das Ergebnis einer Rechnung mit dem BL-Modell und dem detail-
lierten Washcoatmodell bei 570 K. Die C3H6-Verteilung im Kanal zeigt, da� die gesamte
Umsetzung innerhalb der ersten 2 cm des Kanals erfolgt. Die NO-Reduktion ist auf die
ersten 1,5 cm des Kanals beschr�ankt; danach erfolgt nur noch die Umsetzung zu NO2. Die-
ses Umsatzverhalten kann durch die Ober�achenbedeckung des Platins entlang des Kanals
erkl�art werden. Der Verlauf der Bedeckungsgrade in 0,45 �m Washcoattiefe entlang des
Kanals (Abbildung 8.25(b)) zeigt, da� das Platin am Katalysatoreingang haupts�achlich
mit CO(s) bedeckt ist. In ca. 1,6 cm Abstand vom Kanaleingang kommt es zu einem �Uber-
gang von der CO(s)-bedeckten Ober�ache zu einer O(s) bedeckten Ober�ache. Wie bereits
in Abschnitt 8.7.10 diskutiert, ist die mit O(s)-bedeckte Ober�ache inaktiv bez�uglich der
NO-Reduktion, so da� nur noch der NO-Abbau �uber die Oxidation zu NO2 statt�ndet.
Somit bestimmt die Breite der Reaktionszone, in der C3H6 abgebaut wird, den Bereich, in
dem NO reduziert werden kann. Im hinteren Teil des Kanals �ndet aufgrund der hohen
Sauersto�belegung ein schneller Abbau von CO(s) und C3H5(s) statt, was die Zunahme an
freien Adsorptionspl�atzen erkl�art.

Der axiale Bedeckungsgradverlauf in 0,45 �m Washcoattiefe gibt nur ein reduziertes Bild
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der Verh�altnisse wieder. Zur Verdeutlichung sind in Abbildung 8.26 und 8.27 die Be-
deckungsgradverteilungen einiger Spezies im Washcoat angegeben. Der Verlauf der CO(s)-
und O(s)-Bedeckung zeigt, da� der axiale Umschlagpunkt zur O(s) bedeckten Ober�ache
von der betrachteten Washcoattiefe abh�angt und da� bereits am Katalysatoreingang ab
ca. 80 �m Washcoattiefe eine O(s)-belegte Ober�ache vorliegt. Der Variation der freien
Ober�achenpl�atze Pt(s) und der OH(s)-Bedeckung best�atigen ebenfalls, da� innerhalb des
Washcoats keine einheitliche Ober�achenbedeckung vorliegt.

8.7.13 Transporteinu� auf die HC-SCR

Der radiale Massentransport in der Gasphase und im Washcoat wirkt sich besonders bei
gro�en Raumgeschwindigkeiten bzw. im Eingangsbereich des Kanals aus. Eine Vernach�as-
sigung des Massentransports in der Simulation f�uhrt hier zu einer zu schnellen Umsetzung
von C3H6 und NOx bzw. Bildung von NO2. Der Einu� des Massentransports l�a�t sich an-
hand eines Vergleichs zwischen einer reinen PFTR-Rechnung und einer PFTR-Rechnung
mit MassentransportkoeÆzienten und detailliertem Washcaotmodell aufzeigen (Abbildung
8.28). So ist C3H6 nach 5 mm Kanall�ange (entspricht einer Raumgeschwindigkeit von
216000 1/h) bei Vernachl�assigung des radialen Massentransports bereits vollst�andig ab-
gebaut. Auch die NO-Reduktion ist ohne radialen Massentransport bei 5 mm bereits be-
endet. Dies widerspricht den experimentellen Ergebnissen und Rechnungen mit radialem
Massentransport in Abbildungen 8.23 und 8.24.

8.7.14 Vergleich der Transportmodelle

Die geringen Konzentrationsgradienten, wie sie bei den gew�ahlten Versuchbedingungen vor-
liegen (siehe Abbildung 8.25), lassen die Verwendung des PFTR-Modells mit Massentrans-
ferkoeÆzient wie bei der C3H6-Oxidation in Abschnitt 8.7.7 als ausreichend erscheinen.
Best�atigt wird dies durch den Vergleich zwischen BL-Rechnung und PFTR-Modell mit
MassentransferkoeÆzient (beide Rechnungen mit detailliertem Washcoatmodel), welcher
keine Unterschiede im Umsatzverlauf erkennen (Abbildung 8.29) l�a�t. Da� diese �Uber-
einstimmung nicht auf der Vernachl�assigbarkeit des radialen Massentransports im Kanal
beruht, zeigt der Vergleich zwischen einer PFTR-Rechnung mit MassentransportkoeÆzien-
ten und einer PFTR-Rechnung ohne MassentransportkoeÆzienten (beide Rechnungen mit
detailliertem Washcoatmodell) in Abbildung 8.30. Die Rechnungen stellen heraus, da� die
radiale Massentransporthemmung einen wesentlichen Beitrag zur Begrenzung des C3H6-
Umsatzes im Eingangsbereich leistet.

Die Verwendung von E�ektivit�atskoeÆzienten zur Ber�ucksichtung der Porendi�usion im
Washcoat bei der HC-SCR erweist sich als problematisch. Insbesondere ist das der Fall,
wenn man nicht nur die NO-Reduktion, sondern auch die NO-Oxidation korrekt beschrei-
ben will. Aufgrund der bereits geschilderten Bedeutung der C3H6-Oxidation f�ur das HC-
SCR-Reaktionssystem mu� der sich aus der C3H6-Abbaugeschwindigkeit abgeleitete Ef-
fektivit�atskoeÆzient in den Simulationen verwendet werden. Die in Abbildung 8.31 dar-
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gestellten PFTR-Rechnungen (mit MassentransferkoeÆzienten) ergeben bei Verwendung
von E�ektivit�atskoef�zienten eine deutlich zu niedrige NO2-Bildung. Dies zeigt das grund-
s�atzliche Problem des E�ektivit�atskoeÆzienten-Modells auf. Nach der Z�undung der C3H6-
Oxidation ist diese haupts�achlich massentransportlimitert, w�arend die NO-Oxidation stark
kinetisch kontrolliert ist (siehe Abschnitt 8.7.2). In dieser Situation versagt das E�ektivi-
t�atskoeÆzientenmodell. Der Umsatz von C3H6 und die Reduktion von NO wird vom Ef-
fektivit�atskoeÆzientenmodell langsamer als in der Rechnung mit dem detaillierten Wash-
coatmodell vorhergesagt (siehe hierzu Abschnitt 8.7.7). Der h�ohere NOx-Umsatz gegen�uber
dem detaillierten Washcoatmodell ist eine Folge der verminderten NO2-Bildung.

Zusammenfassend l�a�t sich sagen, da� das Konzept der E�ektivit�atskoeÆzienten an Gren-
zen st�o�t, wenn kinetisch und massentransportkontrollierte Prozesse gleichzeitig auftreten.
Ebenso ist dieses Konzept nicht in der Lage, die individuellen Di�usionsgeschwindigkei-
ten einzelner Spezies gleichzeitig zu ber�ucksichtigen, was z. B. bei Anwesenheit von H2 im
Reaktionsgemisch beachtet werden sollte.
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Abb. 8.23: Vergleich der Ums�atze in Experiment und Simulation bei 60, 30, 15 mm Ka-
talysatorl�ange (500 ppm C3H6, 500 ppm NO, 5 Vol-% O2, 6 l/min (STP), uein
= 0,633 m/s)



92 8 Modellierung und Simulation am IWR

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

400 500 600 700 800 900

T [K]

K
on

ve
rs

io
n

C3H6

Simulation (Linien)

Experiment (Symbole)

NOX

(a) 5 mm

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

400 500 600 700 800 900

T [K]

K
on

ve
rs

io
n

Simulation (Linien)

Experiment (Symbole)

N2O
NO2

(b) 15 mm

Abb. 8.24: Vergleich der Ums�atze in Experiment und Simulation bei 5mm Katalysator-
l�ange (500 ppm C3H6, 500 ppm NO, 5 Vol-% O2, 6 l/min (STP), uein = 0,633
m/s)
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Abb. 8.25: Molenbruchverteilung im Wabenkanal und Bedeckungsgradverlauf (500 ppm
C3H6, 500 ppm NO, 5 Vol-% O2, uein = 0,633 m/s)
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Abb. 8.26: Bedeckungsgrade auf Platin innerhalb des Washcoats bei der HC-SCR im
Integralreaktor (Gas-Washcoat Grenz�ache bei r = 0 �m, 500 ppm C3H6, 500
ppm NO, 5 Vol-% O2, uein = 0,633 m/s (STP), T = 570 K)
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Abb. 8.27: Bedeckungsgrade auf Platin innerhalb des Washcoats bei der HC-SCR im
Integralreaktor (Gas-Washcoat Grenz�ache bei r = 0 �m, 500 ppm C3H6, 500
ppm NO, 5 Vol-% O2, uein = 0,633 m/s (STP), T = 570 K)
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Abb. 8.28: Einu� des radialen Massentransports auf den Umsatz bei einer Katalysator-
l�ange von 5 mm (links) und auf den Umsatzverauf entlang des Kanals bei 570
K (500 ppm C3H6, 500 ppm NO, 5 Vol-% O2, uein = 0,633 m/s (STP))
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Abb. 8.29: Vergleich von BL-Modell und PFTR-Modell mit MassentransferkoeÆzienten
(beide Rechnungen mit detailliertemWashcoatmodell): Umsatzverlauf im Ka-
nal (500 ppm C3H6, 500 ppm NO, 5 Vol-% O2, uein = 0,633 m/s (STP))
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ppm C3H6, 500 ppm NO, 5 Vol-% O2, uein = 0,633 m/s (STP))
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8.8 Speicherkatalysatoren

Ein weiteres Konzept zur NOx-Reduktion ist der Speicherkatalysator. Die Verwendung
dieses Katalysatorprinzips erfordert es, da� der Motor abwechselnd mit magerem und mit
st�ochiometrischem bzw. fettem Gemisch betrieben wird. In der mageren Phase wird auf der
Aktivkomponente (meist Platin) NO zu NO2 oxidiert und mittels einer Speicherkomponete
(z. B. La2O3 oder BaO) als Nitrat eingespeichert. Zur Regeneration des Speichers wird
das dem Motor zugef�uhrte Gemisch angefettet, was eine platin-katalysierte Reduktion des
eingespeicherten NOx durch die dann im �Uberschu� vorhandenen Abgaskomponenten HC
und CO erm�oglicht [81].

Support

Pt NOx-Speicher

NO + O2

 NO2

NO3-

Support

Pt NOx-Speicher

CO2 + H2O +
N2  NO2

HC, CO, H2

(� > 1) fett (� < 1)

Abb. 8.32: Funktionsschema des NOx-Speicher-Reduktions-Katalysators

Da Elementarreaktionen unabh�angig von den Reaktionsbedingungen sind, ist der Mecha-
nismus prinzipiell nicht an die Anwendung in der HC-SCR Simulation gebunden sind,
sondern kann auch auf die Stickoxidreduktion unter st�ochiometirschen bzw. fetten Bedin-
gungen �ubertragen werden. Somit bilden die im Projekt \DeNOxI" entwickelten Reaktions-
mechanismen gleichzeitig die Grundlage f�ur die Simulation von Speicherkatalysatoren.

Zur Simulation von Speicherkatalysatoren muss der Reaktionsmechanismus allerdings noch
um die Mechanismen der Speicherung sowie der Entladung der NOx-Speicherstellen erwei-
tert werden. Des weiteren muss der bestehende CFD-Code DETCHEMCHANNEL erweitert
werden, so dass auch instation�are Prozesse simuliert werden k�onnen.

8.8.1 Modul zur Simualtion instation�arer Prozesse
(DETCHEMRESERV OIR)

Im Rahmen des Projektes \DeNOxII" wurde ein Modul erstellt, welches das bestehen-
de Softwarepaket DETCHEM so erweitert, dass auch instation�are Prozesse beschrieben
werden k�onnen. Diese Erweiterung bildet die Grundlage f�ur das Projekt \DeNOxIII", in
welchem die Untersuchung instation�arer Speicherprozesse in Speicherkatalysatoren im Vor-
dergrund stehen wird. Nach der Entwicklung eines detaillierten Reaktionsmechansimus mit
den in 8.8.3 genannten Methoden, sollen transiente Prozesse im Speicherkatalysator, unter
Zuhilfenahme von DETCHEMRESERV OIR simuliert werden.
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Die Aufgabe von DETCHEMRESERV OIR ist es, die instation�aren Prozesse an den Spei-
cherstellen zu verwalten, so dass zeitabh�angige Prozesse im Katalysator simuliert werden
k�onnen. Des weiteren muss DETCHEMRESERV OIR die Einlassgaszusammensetzung peri-
odisch �andern, so dass der CFD-Code DETCHEMCHANNEL die zeitabh�angigen Prozesse
simulieren kann.

Implementierung Der Katalysator wird in L�angsrichtung durch ein Gitter nach der
Methode der �niten Volumen diskretisiert. Zu jedem Zeitpunkt werden die Kapazit�aten in
den Gitterzellen gespeichert. Die Schnittstellen zu den bereits vorhandenen Programmen
DETCHEMCHANNEL, das zur Simulation des katalytisch aktiven Kanals eingesetzt wird,
sowie DETCHEMS, das die chemischen Quellterme errechnet, bilden zwei Subroutinen,
ADD@cap und GetCap. GetCap erm�oglich DETCHEMCHANNEL und DETCHEMS den
Zugri� auf die Kapazit�aten (siehe Abb. 8.33, II). Unter Angabe einer Kanalkoordinate
liefert GetCap die Kapazit�at des Speichers an dieser Stelle. Umgekehrt werden die zeitlichen
�Anderungen der Kapazit�aten durch das Unterprogramm ADD@cap verwaltet (siehe Abb.
8.33, I). ADD@cap interpoliert die Bereiche zwischen den berechneten Punkten und ordnet
dann die verschiedenen Kapazit�aten den jeweiligen Gitterzellen von DETCHEMRESERV OIR

zu.

CHANNEL

mf(inlet)

RESERVOIR

DETCHEMSk

T

dcap/dt (I)
cap(z)(II),

cap(z, t)(I)

Abb. 8.33: Schema der Funktionsweise des Erweiterten CFD-Programmpaketes
DETCHEMCHANNEL

DETCHEMRESERV OIR aktualisiert die Kapazit�aten folgens 8.45 sowie die Zeit folgens 8.46,
wobei cap0(i) die Kapazit�aten am Zeitpunkt t0beschreiben. Nach Berechnung bzw. Aktua-
lisierung der Speicherbelegung iessen die aktualisierten Werte (t; cap(i; t)) in einen neuen
Aufruf der Berechnung der Ums�atze im katalytisch aktiven Kanals ein. Die zeitliche Inte-
gration unterliegt einer adaptiven Schrittweitensteuerung.

cap(i) = cap0(i) +
@cap(i)

@t
dt (8.45)

t = to + dt (8.46)
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8.8.2 Reaktionsmechanismen

Zur Modellierung der in diesem Projekt betrachteten Stickoxid-Speicher- und Redukti-
onsprozesse an Pt/BaO/Al2O3 Katalysatoren wurde ein Reaktionsmechanismus aus 71
Elementarreaktionen f�ur die HC-SCR auf Platin (FVV-Projekt \DeNOx"I) sowie ein Re-
aktionsmechanismus aus 8 Elementarreaktionen f�ur die Stickoxidspeicherung sowie deren
R�uckreaktionen (Bariumnitratzersetzung) verwendet. In der Gasphase werden die Spezi-
es NO, NO2, N2O, N2, CO, CO2, C3H6 und O2 betrachtet. Die verwendeten kinetischen
Daten der Elementarreaktionen der Stickoxidreduktion stammen aus Untersuchungen an
Einkristallober�achen, polykristallinen Folien und Pt/Al2O3. Die kinetischen Daten der ei-
nes vorgeschlagenen Quasi-Elementarreaktionsmechanismus der Stickoxidspeicherung wur-
den der Literatur entnommen. F�ur die Bariumnitratzersetzung wurde eine globale Kinetik
mittels Thermogravimetrie am ICT Karlsruhe bestimmt. Da sich Messungen an sich zer-
setzendem Bariumnitrat als �au�erst schwierig erwiesen haben, wird in Erw�agung gezogen,
�Ubergangszust�ande und hiermit Aktivierungsenergien mittels molekularer Simulationen zu
bestimmen.

Im Rahmen des Projektes wurde schon gezeigt, da� bei der Stickoxidreduktion an Pt/Al2O3

das Al2O3 als chemisch inert angesehen werden kann. Angaben �uber die katalytische Ober-
�ache beziehen sich deshalb immer auf die Platinober�ache. Der Mechanismus der NO-
Reduktion folgt dem Reaktionsschema von Burch [74], d. h. C3H6 reagiert nicht direkt mit
NO sondern sorgt, durch die Reaktion mit dem an der Platinober�ache adsorbierten O(s),
f�ur freie Ober�achenpl�atze, auf denen NO dissoziieren kann.

Im Falle der Stickoxidspeicherung sowie der Bariumnitratzersetzung ist der Reaktionsme-
chanismus noch nicht v�ollig gekl�art, allerdings besch�aftigtigen sich einige neuere Ver�o�ent-
lichungen mit dieser Problematik [82]{[96]. Es wurden auch schon einige m�ogliche Reak-
tionswege vorgeschlagen [82, 83, 84, 92, 94] und auch teilweise kinetische Daten gesch�atzt
[85].

Fridell und Mitarbeiter schlagen einen Quasi-Elementarreaktionsmechanismus f�ur die Stick-
oxidspeicherung von Bariumoxid ausgehend �uber eine Bariumperoxidspezies vor [85]. Die
kinetischen Parameter dieses Reaktionsmechanismus konnten so angepasst werden, dass
die Ergebnisse der Simulation gut mit experimentell ermittelten Werten �ubereinstimm-
ten. In einer sp�ateren Publikation wurde der vorgeschlagene Reaktionsmechanismus wieder
relativiert und ein weiterer Mechanismus vorgeschlagen. Broquist et al. untersuchten die
Adsorption von Stickoxiden sowie die Nitratbildung auf einer defektfreien Bariumoxid(100)-
Ober�ache mittels DFT-Berechnungen. Hier kommt man zu dem Schluss, dass Bariumni-
trat �uber molekulare Adsorption und darau�olgende Oxidation der adsorbierten Spezies
mittels NO2 gebildet wird [84]. Zu �ahnlichen Schl�ussen kommen Baird et al., welche XPS
Spektren von nitrosen Gasen �uber Bariumoxid aufnahmen. Auch hier werden verschiedene
Ober�achenspezies detektiert, welche sich in der Gegenwart von NO2 zu Nitraten umfor-
men.

Des weiteren wird Bariumcarbonat als eigentliche Speicherstelle diskutiert, da Bariumoxid
sich unter den im Katalysator herschenden Bedigungnen in Bariumcarbonat umformt. Ro-
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driguez et al. konnten nachweisen, dass auch Bariumcarbonat sich in der Gegenwart von
NOx/O2 teilweise in Bariumnitrat umformt [94]. Die Gegenwart von CO2 verschiebt das
Gleichgewicht wieder in Richtung von Bariumcarbonat. Balcon et al. wiesen nach, dass die
Anwesenheit von CO2 die Bariumnitratzersetzung -durch Bariumcarbonatbildung - f�ordert.
Allerdings wurde ebenfalls nachgewiesen, dass Bariumnitrat sich auch in Abwesenheit von
CO2 zersetzt [95].

Ob Bariumcarbonat als eigentliche Speicherstelle anzusehen ist oder ob es sich eine kompe-
titive Speicherung von CO2 und NOx auf Bariumoxid handelt, ist nach Ansicht der Autoren
momentan noch nicht abzusehen.

8.8.3 Untersuchung des Reaktionsmechanismus mittel
molekularer Simulation

Zur Untersuchung des Reaktionsmechanismus der NOx-Speicherung wurden molekulare
Modelle von NO2 adsorbiert auf einer Bariumoxid(100)-Ober�ache mit dem Softwarepa-
ket Spartan erstellt (dieses Programmpaket ist nicht auf die Forschungsgruppe \Reaktive
Str�omungen" am IWR Heidelberg lizenziert). Hier wurden Bindungsl�angen, Bindungswin-
kel und die elektronische Kon�guration von NO2 w�ahrend dessen Ann�aherung an eine
defektfreie BaO(100)-Ober�ache betrachtet.

Abb. 8.34: NO2 adsorbiert auf einer Bariumoxid(100)-Ober�ache ; Interaktion zweier
NO2-Molek�ule auf der Ober�ache

Es zeigte sich, dass NO2 w�ahrend der Ann�aherung via Sticksto� auf einen Sauersto�ober-
�achenplatz in ein Nitrat umwandelt (siehe Abb. 8.34). Des weiteren zeigte sich, dass dieses
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Nitrat mit weiteren nitrosen Gasen auf der Ober�ache energiestabilisierend wechselwirken
kann und so die Adsorption eines weiteren NO2 Molek�uls zur Bildung einer Ba(NO2)(NO3)
Spezies erleichtert wird (siehe Abb. 8.34).
�Ahnliche Simulation mit dem Programmpaket CAStep der Firma Accelrys von Fridell und
Mitarbeitern kamen zu den gleichen Ergebnissen [84]. Da der an der Universit�at Heidel-
berg etablierte SFB 359 das umfangreichere Softwarepaket Material Studio zur molekularen
Simulation anscha�t, werden weitere molekulare Modelle zur NOx-Speicherung auf Bari-
umoxid resp. Bariumcarbonat sowie zur Bariumnitratzersetzung /Bariumcarbonatbildung
im geplanten Folgeprojekt DeNOx III angefertigt. Des weiteren k�onnen mittels des neuen
Programmpaketes auch IR-Spektren von m�oglichen Reaktionswegen simuliert werden. Die
simulierten Spektren k�onnen dann mit Spektren des realen Systems verglichen werden, um
den vorgeschlagenen Reaktionsweg zu veri�zieren [97].

Diese Modelle sollen die mechanistische Aufkl�arung der NOx-Speicherung/ Bariumnitrat-
Zersetzung am ICT Karlsruhe unterst�utzen.
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9.1 Ausblick

Im geplanten Folgeprojekt
"
DeNOx-Modell II\ wird die Arbeit des laufenden Projekts

fortgesetzt. Die Modellbildung wird vertieft, wobei sich die Arbeit am IWR auf die Ent-
wicklung detaillierter Modelle der Speicherkomponenten konzentrieren wird. Am ICT wird
durch die Anwendung moderner Analysenger�ate wie etwa einem Mikrokalorimeter zur Er-
mittlung exakter kinetischer und thermodynamischer Daten der Speicherkomponenten die
daf�ur notwendige Basis gescha�en. Mit der zus�atzlichen Anwendung von quantenmechani-
schen Methoden am IWR k�onnte sich die Modellbildung auf einer strikt nicht-empirischen
Ebene bewegen.

In den Projekten
"
DeNOx-Modell I\ sowie

"
DeNOx-Modell II\ wurden die Grundlagen zur

Simulation von Speicherkatalysatoren gelegt (Mechanismus der HC-SCR, Porendi�usions-
modell sowie Modul zur Simulation instation�arer Prozesse). Im Modell

"
DeNOx-Modell II\

soll durch Experimente am ICT Karlsruhe, unterst�utzt durch quantenmechanische Simu-
lationen am IWR, Heidelberg, der Mechansimus der Stickoxidspeicherung resp. -freigabe
untersucht werden. Nach Aufkl�arung des Mechanismus k�onnen dann zeitabh�angige Prozes-
se in Speicherkatalysatoren simuliert werden.

9.2 Projekttransfer

Am IWR Heidelberg wurde zum Abschluss des FVV-Projektes
"
DeNOx-Modell II\ ein

Workshop abgehalten. Inhalt des Workshops war die der Simulation am IWR zugrundelie-
gende Theorie sowie eine Einf�uhrung in die Bedienweise der Programmpakete. Zum Ab-
schluss des Workshops wurden den Mitgliedern des Arbeitskreises \DeNOx"die im Projekt

"
DeNOx-Modell II\ erstellten Programme (DETCHEMWASHCOAT und DETCHEMRESERV OIR)
einschlie�lich am IWR erstellter Arbeiten zur Simulation reaktiver Str�omungen in elektro-
nischer Form �ubergeben.

103



104 9 Transfer

Anhang A: Reaktionsmechanismen

Tabelle A.1: Ober�achenreaktionsmechanismus der C3H6-Oxidation auf Platin. Die Ein-
heiten sind A [mol, cm , s], Ea [kJ/mol]. �i beschreibt die Abh�angigkeit der Aktivierungs-
energie vom Bedeckungsgrad der Spezies i.

Reaktion A � Ea S0

I Adsorption:

1. O2 + Pt(s) + Pt(s) ! O(s) + O(s) 0:0 0:0 7:0 � 10�2

2. C3H6 + Pt(s) + Pt(s) ! C3H6(s) 0:0 0:0 9:8 � 10�1

3. C3H6 + O(s) + Pt(s) ! C3H5(s1) + OH(s) 0:0 0:0 9:0 � 10�1

4. H2 + Pt(s) + Pt(s) ! H(s) + H(s) 0:0 0:0 4:6 � 10�2

5. H2O + Pt(s) ! H2O(s) 0:0 0:0 7:5 � 10�1

6. OH + Pt(s) ! OH(s) 0:0 0:0 1:0 � 10�0

7. CO2 + Pt(s) ! CO2(s) 0:0 0:0 5:0 � 10�3

8. CO + Pt(s) ! CO(s) 0:0 0:0 8:4 � 10�1

II Desorption

9. O(s) + O(s) ! O2 + Pt(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 213:0

�O(s) 70:0

10. C3H6(s) ! C3H6 + Pt(s) + Pt(s) 1:00 � 1013 0:0 72:7

11. C3H5(s1) + OH(s) ! C3H6 + O(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 41:0

12. H(s) + H(s) ! H2 + Pt(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 67:4

�H(s) 6:0

13. H2O(s) ! Pt(s) + H2O 1:00 � 1013 0:0 40:3

14. OH(s) ! Pt(s) + OH 1:00 � 1013 0:0 192:8

15. CO(s) ! CO + Pt(s) 1:00 � 1013 0:0 146:4

�CO(s) 33:0

16. CO2(s) ! CO2 + Pt(s) 1:00 � 1013 0:0 27:1

III Ober�achenreaktionen

IIIa C3H5(s1)-Oxidation

17. C3H5(s1) + O(s) ! C3H4(s1) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 95:0

18. C3H4(s1) + OH(s) ! C3H5(s1) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 601:7

19. C3H4(s1) + O(s) ! C3H3(s1) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 0:0

20. C3H3(s1) + O(s) + Pt(s) ! C2H2(s1) + OH(s) + C(s) 1:36 � 1030 0:0 0:0

21. C2H2(s1) + O(s) + Pt(s) ! CH(s1) + OH(s) + C(s) 1:36 � 1030 0:0 0:0

22. CH(s1) + O(s) ! OH(s) + C(s) 3:70 � 1021 0:0 0:0

IIIb C3H6(s)-Abbau

23. C3H6(s) ! C3H5(s) + H(s) 1:00 � 1013 0:0 75:4

24. C3H5(s) + H(s) ! C3H6(s) 3:70 � 1021 0:0 48:8

25. C3H5(s) + Pt(s) ! C2H3(s) + CH2(s) 3:70 � 1021 0:0 108:2

26. C2H3(s) + CH2(s) ! C3H5(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 6:5

27. C2H3(s) + Pt(s) ! CH3(s) + C(s) 3:70 � 1021 0:0 46:0

28. CH3(s) + C(s) ! C2H3(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 46:9
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Reaktion A � Ea

IIIc CHx-Abbau

29. CH3(s) + Pt(s) ! CH2(s) + H(s) 1:26 � 1022 0:0 64:8

30. CH2(s) + H(s) ! CH3(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 0:0

31. CH2(s) + Pt(s) ! CH(s) + H(s) 7:00 � 1022 0:0 61:2

32. CH(s) + H(s) ! CH2(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 0:0

33. CH(s) + Pt(s) ! C(s) + H(s) 3:00 � 1022 0:0 0:0

34. C(s) + H(s) ! CH(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 126:3

IIId C2Hx-Oxidation

35. C2H3(s) + O(s) ! CH3CO(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 0:0

36. CH3CO(s) + Pt(s) ! C2H3(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 196:7

37. C2H3(s) + OH(s) ! CH3CO(s) + H(s) 3:70 � 1021 0:0 0:0

38. CH3CO(s) + H(s) ! C2H3(s) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 217:7

39. CH3(s) + CO(s) ! C3CO(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 67:0

40. C3CO(s) + Pt(s) ! CH3(s) + CO(s) 3:70 � 1021 0:0 4:2

IIIe CHx-Oxidation

41. CH3(s) + O(s) ! CH2(s) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 27:2

42. CH2(s) + OH(s) ! CH3(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 25:1

43 CH2(s) + O(s) ! CH(s) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 25:1

44. CH(s) + OH(s) ! CH2(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 34:3

45. CH(s) + O(s) ! C(s) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 25:1

46. C(s) + OH(s) ! CH(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 231:4

47. CH3(s) + OH(s) ! CH2(s) + H2O(s) 3:70 � 1021 0:0 60:7

48. CH2(s) + H2O(s) ! CH3(s) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 25:1

49. CH2(s) + OH(s) ! CH(s) + H2O(s) 3:70 � 1021 0:0 49:4

50. CH(s) + H2O(s) ! CH2(s) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 25:1

51. CH(s) + OH(s) ! C(s) + H2O(s) 3:70 � 1021 0:0 25:1

52. C(s) + H2O(s) ! CH(s) + OH(s) 3:70 � 1021 0:0 197:9

IIIf H, OH, H2O Reaktionen

53. O(s) + H(s) *) OH(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 11:5

54. H(s) + OH(s) *) H2O(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 17:4

55. OH(s) + OH(s) *) H2O(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 48:2

IIIg CO-Oxidation

56. CO(s) + O(s) ! CO2(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 118:0

�CO(s) 33:0

57. CO2(s) + Pt(s) ! CO(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 173:3

�O(s) �94:1

58. C(s) + O(s) ! CO(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 0:0

59. CO(s) + Pt(s) ! C(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 236:9

�O(s) �94:1
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NO-Reduktion und -Oxidation NO-Reduktion und -Oxidation

Tabelle A.2:

Ober�achenreaktionsmechanismus der NO-Reduktion und -Oxidation auf Platin. Die Ein-
heiten sind A [mol, cm , s], Ea [kJ/mol]. �i beschreibt die Abh�angigkeit der Aktivierungs-
energie von der Bedeckung der Spezies i. Es sind nur die Reaktionen angegeben, die bei der
HC-SCR zus�atzlich zu den in Tabelle A.1 erw�ahnten notwendig sind. Die NO-Adsorption
und NO-Dissoziation beziehen sich auf Terassenpl�atze.

Reaktion A � Ea S0

I Adsorption

60. NO + Pt(s) ! NO(s) 0:0 0:0 8:5 � 10�1

61. NO2 + Pt(s) ! NO2(s) 0:0 0:0 9:0 � 10�1

62. N2O + Pt(s) ! N2O(s) 0:0 0:0 2:5 � 10�2

II Desorption

63. NO(s) ! NO + Pt(s) 1:00 � 1016 0:0 140:0

64. NO2(s) ! NO2 + Pt(s) 1:00 � 1013 0:0 60:0

65. N(s) + N(s) ! N2 + Pt(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 113:9

66. N2O(s) ! N2O + Pt(s) 1:00 � 1013 0:0 54:4

III NO-Ober�achenreaktionen

67. NO2(s) + Pt(s) ! NO(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 79:6

68. NO(s) + Pt(s) ! N(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 117:8

69. N(s) + O(s) ! NO(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 127:2

70. NO(s) + N(s) ! N2O(s) + Pt(s) 3:70 � 1022 0:0 87:9

71. N2O(s) + Pt(s) ! NO(s) + N(s) 3:70 � 1021 0:0 112:4

NO-Adsorption an Fehlstellen

Tabelle A.3:

Ober�achenreaktionen bei NO-Adsorption an Fehlstellen. Die Einheiten sind A [mol, cm ,
s], Ea [kJ/mol]. �i beschreibt die Abh�angigkeit der Aktivierungsenergie von der Bedeckung
der Spezies i. Es sind nur die Reaktionen angegeben, die im Mechanismus in Tabelle A.2
ersetzt werden.

Reaktion A � Ea

I Desorption

63. NO(s) ! NO + Pt(s) 1:00 � 1016 0:0 140:0

III NO-Dissoziation

68. NO(s) + Pt(s) ! N(s) + O(s) 3:70 � 1021 0:0 117:8

69. N(s) + O(s) ! NO(s) + Pt(s) 3:70 � 1021 0:0 127:2

�O(s) �45:0
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Tabelle A.4: Reaktionsmechanismus auf Speicherkomponenten, vorgeschlagen von Fridell
und Mitarbeitern (J. Phys. Chem. B 2001, 105(29), 6895)

Reaktion A Einheit (A) Ea[kJ=mol]

Barium nitratbildung

70. BaO + NO2 ! BaONO2 0:29 m3=(s � kg) 27:9

71. BaONO2 ! BaO2 + NO 1:1 � 1012 mol=(s � kg) 186:4

72. BaO2 + NO ! BaONO2 6:6 � 103 mol=(s � kg) 0

73. BaO2 + NO2 ! BaONO3 3:7 � 103 m3=(s � kg) 0

74. BaONO3 + NO2 ! Ba(NO3)2 0:15 m3=(s � kg) 19:1

Bariumoxidbildung

75. BaONO2 ! BaO + NO2 1:1 � 1012 mol=(s � kg) 152:7

76. BaONO3 ! BaO2 + NO2 1:1 � 1012 mol=(s � kg) 130:4

77. Ba(NO3)2 ! BaONO3 + NO2 1:1 � 1012 mol=(s � kg) 250:5

78. 2 BaO2 ! 2 BaO + O2 1:1 � 1012 mol=(s � kg) 196:9
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