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Kapitel 1
Einleitung

Die Verbrennung fossiler Energietriger in Industrie, Haushalten und Verkehr ist
heutzutage die Grundlage fiir Wohlstand und Mobilitédt. Nachteilig ist die da-
mit verbundene Belastung der Umwelt durch Luftschadstoffe. Von besonderer
Bedeutung fiir die Umweltbelastung sind Stickstoffoxide (NO, NyO und NOy),
Kohlenmonoxid (CO), fliichtige organische Verbindungen (VOC), Schwefeldioxid
(SO3) und Rufspartikel. Diese Schadstoffe konnen insbesondere in Ballungszentren
gesundheitsrelevante Grofenordnungen erreichen. Im globalen Mafstab fiihrt der
zunehmende Ausstof an Luftschadstoffen zu einer Verdnderung der Zusammen-
setzung der Erdatmosphire, was fiir die globale Erwdrmung (Treibhauseffekt),
den Abbau der Ozonschicht und die Zunahme der Konzentration von troposphé-
rischem Ozon verantwortlich gemacht wird. Im Hinblick auf den Treibhauseffekt,
erweist sich insbesondere die Kohlendioxidkonzentration (COsq) als eine kritische
Grofe des atmosphérischen Strahlungsgleichgewichtes.

Die Wechselwirkungen der Schadstoffe in der Atmosphére ist komplex. Bei-
spielhaft hierfiir ist in Abbildung 1.1 der schematische Uberblick iiber die chemi-
sche Umsetzung der emittierten Stickoxide in der Atmosphére gezeigt. Stickstoff-
monoxid (NO) wird durch Ozon schnell zu Stickstoffdioxid (NOg) umgesetzt. Die
Reaktion mit anderen Radikalen (OH, HO,) fiihrt zur Bildung von HNO, oder
HNOj; und tragt somit zum sauren Regen bei. Die photolytische Zersetzung von
Stickstoffdioxid produziert Sauerstoffradikale, die mit dem Luftsauerstoff sofort
zu Ozon abreagieren. Das dabei entstehende Stickstoffmonoxid bildet in einer Fol-
gereaktion mit dem Ozon bzw. Luftsauerstoff wieder Stickstoffdioxid. Das pho-

tostationdre Gleichgewicht zwischen NO, NOy und Oj ist von der eingestrahlten
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Abbildung 1.1: Chemische Umsetzung von NOy in der Atmosphire [1,2]

Lichtintensitdt und dem Verhiltnis von Stickstoffmonoxid zu Stickstoffdioxid ab-
hédngig. Dieser Prozefs ist der Hintergrund fiir die in den letzten Jahren verstarkt
beobachteten hohen bodennahen Ozongehalte im Sommer. Toxisch fiir Lebewesen
ist der Reizstoff Peroxoacetylnitrat (PAN), welcher durch Reaktion des Stickstoff-
dioxids mit Peroxidradikalen gebildet wird [1,2|. Ein detaillierter Uberblick iiber
den Einfluf der Luftschadstoffe auf Umwelt und Gesundheit findet sich in [3]
und [4].

Eine Hauptquelle der emittierten Schadstoffe ist der Strafenverkehr. Tabelle
1.1 zeigt die Emissonswerte in Europa und den Anteil des Strafenverkehrs daran.
Um den Schadstoffaustofs des Strakenverkehrs zu reduzieren, begann 1970 der
Gesetzgeber in den USA, Grenzwerte fiir den Ausatoft von Stickoxiden, Kohlen-
monoxid und Kohlenwasserstoffen (HC) festzulegen. Durch motorische Verbesse-
rungen konnten diese Grenzwerte zunichst eingehalten werden. Die Verschérfung
der Grenzwerte, insbesondere in Kalifornien, machte ab 1976 eine Abgasnach-
behandlung durch Katalysatoren erforderlich [5]. In Europa wurden 1985 Ab-
gasgrenzwerte |6| eingefiihrt, was auch innerhalb des européischen Marktes die
Ausstattung von Serienfahrzeugen mit Abgaskatalysatoren erforderte.

Stand der Technik fiir die Abgasnachbehandlung beim Otto-Motor ist der 3-
Wege-Katalysator. Dieser Katalysator verwendet als katalytisch aktive Materiali-
en Kombinationen aus Edelmetallen (Platin/Rhodium oder Palladium/Rhodium).

Mit Hilfe dieses Katalysators ist es moglich, die Schadstoffe NO, CO und HC si-
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NO, [CO | VOC | SO,
Gesamtemissionen [1000 Tonnen| | 11932 | 40964 | 13807 | 9386
Anteil des Strafenverkehrs 40% | 56% | 31% | 4%

Tabelle 1.1: Anteil des Strakenverkehrs an den Gesamtemissionen in Europa
(1996) |7]

multan zu reduzieren. Damit die simultane Konversionseffizienz optimal ist, muf
die Abgaszusammensetzung in einem schmalen ,Fenster um den stochiometri-
schen Punkt liegen. Das Einhalten dieses Arbeitsbereiches wird heutzutage durch
einen Regelkreis, bestehend aus Lambdasensor und Motorelektronik, gewéhrlei-
stet [8].

Dem Aufheizverhalten des Katalysators wird in letzter Zeit verstirkt Beach-
tung geschenkt. Der Hintergrund ist, daf der Katalysator erst ab einer Betriebs-
temperatur von ca. 570 K aktiv ist. Ein Grofteil der Gesamtemissionen entsteht
deshalb beim Kaltstart. In den neuen Testzyklen werden die Emissionen beim
Kaltstart beriicksichtigt [6], was eine Weiterentwicklung und Optimierung der

verwendeten Abgasnachbehandlungssysteme erfordert.

Trotz der stetig verbesserten Abgasreinigungstechnik stellt die wachsende
Fahrzeugflotte in Industrie- und Schwellenléndern ein Problem dar. Deshalb ist
zur Senkung der Rohemissionen (Emissionen vor der Abgasnachbehandlung) auch
eine Verbrauchsreduzierung bzw. Effizienzsteigerung der verwendeten Verbren-
nungsmotoren erforderlich. Dieser Anspruch laft sich am besten durch Mager-
bzw. Diesel-Motoren verwirklichen. Ein Problem bereitet hierbei die Reduzierung
der NO,-Emissionen. Aufgrund des hohen Sauerstoffgehaltes der Abgase ist die
herkémmliche Abgasreinigung mittels 3-Wege -Katalysator nicht anwendbar. Da
motorische Mafnahmen (verbesserte Einspritzsysteme, Abgasriickfiihrung) allei-
ne nicht ausreichen werden, um die gesetzlichen Grenzwerte in Zukunft zu erfiil-
len, ist die Entwicklung eines Abgasnachbehandlungssystems zur NO,-Reduktion
(DeNOx) ein aktuelles Forschungsthema |2, 8|.

Neben Ansétzen wie der NO,-Reduktion mittels nicht-thermischer Plasmaent-
ladung [9] basieren alle anderen derzeit untersuchten Konzepte auf der Verwen-
dung von Katalysatoren. Der Mangel an Reduktionsmitteln in sauerstoffreichen

Abgasen soll durch Zugabe desselben umgangen werden.



Bei dem sogenannten SCR-Verfahren (Selective Catalytic Reduction) wird Am-
moniak (NH;) als Reduktionsmittel verwendet. Eine technische Hiirde stellt ne-
ben der Dosierungsstrategie die Bereitstellung des Ammoniaks dar. Da die Mit-
fiihrung gasformigen Ammoniaks in einem mobilen Fahrzeug nur schwer mdoglich
ist, wird in vielen Forschungsvorhaben versucht, NHj in-situ zu generieren [10].

Ein eleganterer Weg wire die Verwendung von Kohlenwasserstoffen als Reduk-
tionsmittel, welche aus dem Kraftstoff gewonnen werden sollen. Die Suche nach
Katalysatoren fiir dieses sogenannte HC-SCR Verfahren ist Gegenstand der ak-
tuellen Forschung. Die bis jetzt untersuchten Materialien (Edelmetalle, ionenaus-
getauschte Zeolithe) haben allerdings mit geringer Produktselektivitét beziiglich
der Ny-Bildung, oder mangelnder Stabilitit zu kdmpfen [2].

Fiir sogenannte Mager-Mix-Motoren existiert das Konzept des Speicherkata-
lysators. In der mageren Betriebsphase des Motors, wird NO, im Katalysator
eingespeichert. Zur Regeneration des Katalysators mufs der Motor fiir einige Se-
kunden mit stéchiometrischem bzw. fettem Gemisch betrieben werden. Um den
Verbrauchsvorteil, bei gleichzeitiger Einhaltung der Emissionsgrenzen zu erhal-
ten, mufs das Gesamtsystem aus Motorregelung und Speicherkatalysator betrach-

tet und optimiert werden.

Inhalt und Ziel der Arbeit

Die immer strenger werdenden Abgasnormen erfordern eine stetige Weiterent-
wicklung und Verbesserung der verwendeten Abgasnachbehandlungsysteme. Wie
bereits angesprochen, stellt insbesondere die NO,-Reduktion im mageren Abgas
ein Problem dar. Die Entwicklung eines Abgaskatalysators ist ein komplexer Pro-
zels, bestehend aus der Optimierung der unterschiedlichen physikalischen und che-
mischen Parameter. Neben der Auswahl des katalytischen Materials beeinflussen
bereits einfache Grofen wie Lénge, Zelldichte und Anstromung der verwendeten
Monolithen oder die Beladung mit katalytisch aktivem Material das Verhalten
des Katalysators.

Die numerische Simulation ist ein hilfreiches Werkzeug zur Optimierung be-
stehender Verfahren durch Bestimmung geeigneter Prozefparameter. Bei der Ent-
wicklung neuer Verfahren helfen Simulationen bei der Auswahl und Interpretation
von Versuchsergebnissen. Des weiteren fiihren Simulationen, wenn sie auf physi-

kalisch und chemisch korrekten Grundmodellen basieren, zu einer verbesserten
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Kenntnis der im System ablaufenden Prozesse und bieten damit die Moglichkeit,

die Eigenschaften des Katalysators zielgerichtet zu verbessern.

Das Ziel dieser Arbeit besteht in der Entwicklung von Modellen und Com-
puterprogrammen zur numerischen Simulation der Abgaskonversion in monoli-
thischen Abgaskatalysatoren. Der Schwerpunkt liegt hierbei in der Entwicklung
und Validierung eines Oberflichenreaktionsmechanismus des Reaktionssystems
CsHg, CO, CO9, NO, NO,, NoO, Ny, Oy auf Pt/Al,O3 unter mageren Bedingun-
gen (HC-SCR) und der Modellierung der Transportprozesse in einem Einzelkanal
des Monolithen. Die Wahl des Katalysatorsystems Pt/Al,O3 ergibt sich aus der
Tatsache, dafs Platin in allen in der Einfiihrung genannten Katalysatorkonzepten
zur Abgasnachbehandlung verwendet wird. Aufserdem erméglicht die Verwendung
von Pt/Al,O3 die vollstindige Charakterisierung des Katalysators, im Gegensatz

zur Verwendung kommerzieller Katalysatoren.

In einem zweiten Schritt wird der erstellte HC-SCR, Reaktionsmechanismus
um Oberflichenreaktionen von NO, CO und O, auf Rhodium erweitert. Dieser
erweiterte Reaktionsmechanismus wird anhand der Simulation eines kommerz-
iellen 3-Wege-Katalysators validiert. Hierdurch wird auch die Ubertragbarkeit
des Platin- Reaktionsmechanismus auf verschiedene Katalysatorsysteme und Re-

aktionsbedingungen getestet.

Simulationen mit pradiktivem Charakter erfordern die physikalisch und che-
misch korrekte Modellierung aller beteiligten Prozesse. Ebenso erlaubt nur die-
ses Vorgehen eine Verkiipfung der grundlegenden Zusammenhinge mit globalen
Grofen wie z. B. dem Umsatzgrad. Zur Beschreibung der Vorgénge auf der ka-
talytischen Oberfliche wurde deshalb ein elementarkinetischer Zugang gewéhlt.
Dieser Ansatz wird bereits seit lingerem zur Modellierung von Gasphasenreak-
tionen verwendet [11]. Die zunehmende Aufkliarung von Oberflichenprozessen,
z. B. durch SFG-Spektroskopie [12,13]| ermdglicht es, den elementarkinetischen
Ansatz auch zur Beschreibung von Oberflichenreaktionen heranzuziehen [14,15].
Der Stofftransport von und zu der Katalysatoroberfliche wird durch Modelle
fiir den Transport im Kanal und im Washcoat beriicksichtigt. Die Verwendung
detaillierter Transportmodelle ermoglicht die Validierung der Reaktionsmecha-
nismen ohne einschrinkende Annahmen iiber den Stofftransport. Da die Reak-
tionsmechanismen nur vom katalytischen Material abhéngig sind, kann anhand

von Rechnungen mit und ohne Transportmodellen der Einfluft des Stofftransports



ermittelt werden. Rechnungen mit vereinfachten Transportmodellen zeigen deren

Anwendbarkeit bzw. Einschriankungen auf.



Kapitel 2

Physikalisch-chemische Grundlagen

2.1 Erhaltungsgleichungen

Reaktive Stromungen konnen mathematisch durch ein System von Erhaltungs-
gleichungen beschrieben werden |11, 16]. Die Erhaltungsgleichungen entstehen
durch die Bilanzierung von extensiven physikalischen Grofen (z. B. Masse, Im-
puls, Energie) iiber ein Volumengebiet. Zur Herleitung des generellen Ansatzes
fiir diese Gleichungen betrachet man ein beliebiges Volumenelement (2, das durch
den Rand 0f2 begrenzt wird (Abb. 2.1). Die Menge der extensiven Grofe F' im
Volumenelement (2 14t sich aus der zugehérigen Dichte f(7t) durch Integration

berechnen:

F(t) = Jf(F, £y dv. (2.1)

Eine Anderung von F im Volumenelement {2 kann durch drei Prozesse erfolgen:

e Anderung durch einen Fluf 4_5}77 dA durch die Oberfliche 0(2. Dabei ist 7
der Normalenvektor auf der Oberflaiche des Volumenelements und dA ein

differentielles Oberflichenelement,
e Anderung durch Produktion ¢ im Inneren des Volumenelements (2,

e Anderung durch Fernwirkung s; von auferhalb des Volumenelements f2.

10
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Abbildung 2.1: Anderung der extensiven Grofe F' im Volumenelement f2.

Fiir die zeitliche Anderung von F ergibt sich damit:

oOF [df S
5 _Jadv_ - J ¢fndA+Jqfdv+Jsfdv
[0} 02 2 2
:—Jdiv@’fdv+Jqfdv+Jsfdv. (2.2)
02 02 2

Hierbei wurde der Gauf’sche Integralsatz verwendet. Die lokale Anderung von
f(r,t) ist dann gegeben durch:
of

a:—divjf+Qf+8f. (2.3)

Als Erhaltungsgrofen bezeichnet man solche Grofen, bei denen keine Produkti-

onsterme auftreten (¢; = 0).

2.1.1 Kontinuitatsgleichung

Die Gesamtmasse m ist eine Erhaltungsgrofse, so daft der Quellterm ¢ in Gleichung
(2.3) wegfillt. Die Massenstromdichte ®,, = pi ergibt sich aus dem Produkt der
Massendichte p und der lokalen Stromungsgeschwindigkeit . Fernwirkungsterme

treten nicht auf. Man erhélt so aus Gleichung (2.3) die Kontinuitétsgleichung:

% + div(p7) = 0. (2.4)
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2.1.2 Bilanz fiir die Teilchenmassen

Die Einzelmassen m; der im Reaktionssystem vorhandenen Spezies i sind kei-
ne Erhaltungsgrofien, da aufgrund chemischer Reaktionen eine Umwandlung von
Spezies auftritt. Der chemische Quellterm g,, = w;M; setzt sich aus der molaren
Bildungsgeschwindigkeit w; und der molaren Masse M; der Teilchensorte ¢ zusam-
men. Die Massendichte der Teilchensorte 7 mit dem Massenbruch Y; ist gegeben
durch p; = pY;

Die lokale Stromungsgeschwindigkeit ; 145t sich in die Stromungsgeschwindig-
keit des Massenschwerpunktes 7 (Konvektion) und die Diffusionsgeschwindigkeit
17; der Spezies 7 zerlegen. Somit kann die Gesamtstromdichte als @7,” = pYZ»(17+‘7i)
geschrieben werden. Ein Fernwirkungsterm tritt nicht auf. Mit ]_; = ,oi\?i als Dif-
fusionsstromdichte folgt mit Gleichung (2.3)

0p;
ot

+ div(pi@) + div J; = ;M. (2.5)

2.1.3 Impulserhaltung

Der Impuls m# mit der zugehdrigen Impulsdichte pv ist eine Erhaltungsgrofe.
Die Gravitation verursacht einen Fernwirkungsterm, der durch s,,; = pg gegeben
ist, mit ¢ als Fallbeschleunigung. Die Impulsstromdichte ®,,; besteht aus einem
konvektiven Anteil pt' ® ¢ und aus einem durch Druck- und Reibungskréfte ver-
ursachten Anteil p [11,16]:

Bz = pi ® T+ D. (2.6)

Dabei ist ¢ ® ¢ als dyadisches Produkt zweier Vektoren zu verstehen. Der Druck-
tensor p ikt sich in zwei Anteile zerlegen, in einen fiir den hydrostatischen Druck
p und in einen viskosen Anteil ﬁ, der den Impulsfluff von einem Ort hoherer
zu einem Ort niedrigerer Geschwindigkeit aufgrund der Zahigkeit des Fluids be-
schreibt:

p=pE+1I (2.7)

mit E als Einheitstensor. Mit Gleichung (2.3) folgt dann die Impulserhaltungs-
gleichung

a(pv)
ot

+div(pt @ ¥) + divp = pg. (2.8)
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2.1.4 Energieerhaltung

Die Gesamtenergie E des Systems setzt sich aus innerer, kinetischer und po-
tentieller Energie zusammen und ist ebenfalls eine Erhaltungsgrofe. Mit e als

spezifischer Gesamtenergie ergibt sich die Gesamtenergiedichte zu
Lo
pe = pu + 5p|v| + pG (2.9)

mit v als spezifischer innerer Energie und G als Gravitationspotential. Die Ge-
samtenergiestromdichte @5 setzt sich aus einem konvektiven Term pev, einem

dissipativen Term p¢ und der Wirmestromdichte fq zusammen:
By = pet + pi + Jq- (2.10)

Da die Energie eine Erhaltungsgrofse ist, treten keine Produktionsterme auf. Auf-
grund von Strahlung ¢, kann es zur Anderung der Gesamtenergie im Volumen-

element kommen. Aus 2.3 folgt die Erhaltungsgleichung fiir die innere Energie,

0 4. =
% + div(put + 5,) + p : grad 7 = ¢, (2.11)

wobei das Symbol ":" die doppelte Verjiingung zweier Tensoren bedeutet. Mit der
Beziehung ph = pu+p kann Gleichung (2.11) in eine Gleichung fiir die spezifische
Enthalpie h umgeformt werden |11]:

d(ph)

a = _ —
— - a_lt) + div(ph + j,) + P : grad § — div(p?) = g (2.12)

2.1.5 Zustandsgleichung

Um das System aus Erhaltungsgleichungen zu schliefsen, benotigt man eine Be-
ziehung zwischen den Zustandsgrofsen Druck p, Dichte p und Temperatur 7. Im
Rahmen dieser Arbeit kann hierzu in guter Ndherung das ideale Gasgesetz ver-

wendet werden:

R
= p—T. 2.13
P=ry; (2.13)

Dabei ist R die universelle Gaskonstante und M die mittlere molare Masse der

Mischung (M = EN% mit N, als Anzahl verschiedener Spezies).

i=1 1,
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Gasphase
5};% 002"
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Azt qf jf
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Abbildung 2.2: Anderung der extensiven Grofe F' im Volumenelement (2.

2.2 Erhaltungsgleichungen an der

Phasengrenze

Um katalytische Prozesse Oberflichen in die Modellierung einzubeziehen, mufs
die Wecheselwirkung der Oberflichenprozesse mit der Gasphase mathematisch
beschrieben werden. Bei der Grenzfliche zwischen der katalytischen Oberfléiche
und der Gasphase handelt es sich um eine Phasengrenze. Die Kopplung beider

Phasen erfolgt analog zur Gasphase mittels Erhaltungsgleichungen [14].

Dazu wird ein kleines, an der Festkorperoberfliche anliegendes Volumenele-
ment (2 betrachtet. Der Rand von {2 wird in zwei Teile zerlegt, die Phasengrenze
Gas-Festkorper 0£2¢ des Volumenelements und den Rand 02" von (2 beziiglich
der Gasphase. Die Bilanzgleichung (2.2) fiir £2 lafst sich damit folgendermafen

schreiben:
aF af _’+_, o -
EZJEW:_ J (andA— J @fndA%—Jqde—l—Jsde, (2.14)
0 20+ 0428 0 2

wobei @/ den Fluk durch die Oberfliche 32* und & als Fluk durch die Phasen-
grenze 0(2¢ darstellt.



2.2. ERHALTUNGSGLEICHUNGEN AN DER PHASENGRENZE 15

2.2.1 Massenstrome an der Phasengrenze

Auf einer katalytisch aktiven Oberfliche kommt es zur chemischen Umwandlung
von Spezies, was zu Massenstromen zwischen der Gasphase und der Oberfliche
fiihrt. Die Gleichung, welche die Oberfliche mit der Gasphase koppelt, ergibt sich

aus der allgemeinen Bilanzgleichung (2.14):

Jpaa}f dV = — J (i + puY;)iidA+ J 5 M; dA+Jcl)iM,» dv . (2.15)
2 o+ 208 2

Der Term (j; + pY;i) bezeichnet die Diffusions- und Konvektionsstrome in der
Gasphase, $;M;7 ist der Massenflult der Spezies 7 an der Phasengrenze aufgrund
von Adsorption und Desorption, und w; M; ist der chemische Quellterm aufgrund
von Gasphasenreaktionen. Verhélt sich das System an der Phasengrenze stationér

und fiithrt man in (2.15) den Grenziibergang Az — 0 durch, so gelangt man zu
(i + puYy)@t = $; M. (2.16)

Dieser Grenziibergang l&ft sich auch fiir instationédre Prozesse durchfiihren, aller-
dings nur unter der Voraussetzung, daf Diffusionsprozesse einerseits und Adsorp-
tions- und Desorptionsprozesse andererseits gleiche Zeitskalen besitzen. Summiert

man Gleichung (2.16) iiber alle N, Gasphasenspezies, so erhilt man

nu =

N%
> s, (2.17)
=1

=

Diese normal zur Oberfliche gerichtete Stromungsgeschwindigkeit @ bezeichnet
man als Stefan-Geschwindigkeit. Sie wird durch den von Adsorption und Desorp-

tion verursachten Netto-Massenstrom induziert.

2.2.2 Temperatur an der Phasengrenze

Bei den in dieser Arbeit simulierten Systemen befinden sich die katalytische Ober-
fliche und die Gasphase im thermischen Gleichgewicht, bzw. es handelt sich um
Systeme, bei denen eine konstante Gasphasen- und Oberflichentemperatur vor-

liegt. Die Temperatur an der Phasengrenze wird als bekannt vorausgesetzt oder
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aus der Energiegleichung fiir die Gasphase bestimmt. Der Vollstindigkeit we-
gen soll hier aber auch die Bestimmungsgleichung fiir die Temperatur angegeben
werden [14]:

Ng Ng+Ns
Jqitl — Z higiTt + Jraa + Z $iMih; — Qext — N1t = 0. (2.18)
=1 i—1

Dabei ist jq der Warmefluf in der Gasphase, ;rad stellt den Warmestrom aufgrund
von thermischer Strahlung der Oberfliche dar, h; bezeichnet die Enthalpie einer
Spezies i, Qex; bezeichnet den Quellterm durch #uRere Energiequellen, und i
ist ein weiterer Energieverlustterm, der zur Beschreibung der Warmeleitung ins
Festkorperinnere dient. Zur Berechnung der Temperatur im Falle instationérer
Prozesse, bei denen die sich die Temperatur an der Phasengrenze kontinuierlich

andert, sei auf die Dissertation von Deutschmann verwiesen [14].

2.2.3 Oberflachenbedeckung

Die reaktive Oberfliche wird durch die Oberflichenplatzdichte I' charakterisiert.
Sie gibt die Anzahl der zur Adsorption zur Verfiigung stehenden Adsorptions-
pliatze pro Fliache an. Die Oberflichenplatzdichte ist vom betrachteten Material
abhéngig und variiert in Abhéngigkeit der Struktur der Oberfldche (Stufen, Kan-
ten, kristallographische Orientierung etc.). Fiir die Platin- und Rhodiumober-
fliche wird in dieser Arbeit ein Wert von 2.72 - 1075 mol-m~2 |14] verwendet.

Werden die Oberflachenpléitze durch Adsorption belegt, entstehen sogenannte
Oberflachenspezies, wobei auch freie Plitze als Oberflichenspezies definiert wer-
den. Im Rahmen der nulldimensionalen Modellierung (mean field approximation)
der Oberfliche 14ft sich jeder Oberflichenspezies 7 ein Bedeckungsgrad ©; zuord-
nen, der angibt, welcher Anteil der Oberflache mit dieser Spezies bedeckt ist. Der
chemische Zustand der Oberflache ist durch das Ensemble der Bedeckungsgrade
O, gegeben. Offensichtlich muss immer die Bedingung

N
Y oi=1 (2.19)
=1

erfiillt sein mit Ny als Anzahl der Oberflichenspezies.
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Die zeitliche Anderung der Bedeckungsgrade ist gegeben durch

= ) 2.20
ot r (2:20)

Hierbei ist s; die molare Bildungsgeschwindigkeit der Oberflichenspezies ¢, und
0; bezeichnet die Anzahl der Oberflachenplitze, die die Spezies ¢ belegt. Dadurch
wird beriicksichtigt, dal eine Spezies auf der Oberfliche mehr als einen Platz

belegen kann.

2.3 Transportprozesse in der Gasphase

Zur Schliefung der Erhaltungsgleichungen (2.4-2.12) miissen die Transportgrofen
fi, 17 und fq als Funktionen der abhéngigen Variablen ausgedriickt werden. Hier-
zu werden empirische Gesetze (Ficksches Diffusionsgesetz, Newtonsches Schub-
spannungsgesetz und Fouriersches Warmeleitungsgesetz) verwendet, wobei die
zugehorigen Transportkoeffizienten mittels der kinetischen Gastheorie aus mole-

kularen Daten abgeleitet werden.

2.3.1 Diffusion

Gradienten physikalischer Grofen, wie Konzentration und Temperatur, verursa-
chen Diffusionsprozesse. Der Massentransport infolge von Konzentrationsgradi-
enten wird durch das Ficksche Diffusionsgesetz beschrieben [11]. Dieses ist aus-
reichend, wenn eine konstante Temperatur bzw. ein kleiner Temperaturgradient
vorliegt. Die Diffusionstromdichte der Spezies i der lautet mit dem Fickschen

Diffusionsgesetz

pM;
— > DfM; grad X;, (2.21)

J#

—.’d_
Ji ——

(2.22)

wobei X; = MY;/M; der Molenbruch der Spezies j ist. Die polyniiren Diffusions-
koeffizienten DZPj konnen aus den bindren Diffusionskoeffizienten D;; berechnet

werden, was jedoch numerisch sehr aufwendig ist. Deshalb wird eine N&hrungs-
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formel zur Berechnung von ;9 verwendet [17]:

24 Yi om

Ji = —p?Di grad X (2.23)

mit den effektiven Diffusionskoeffizienten DM von Spezies i in der Gasmischung,
die sich aus der Zusammensetzung und den binédren Diffusionskoeffizienten be-

rechnen lassen [17] als

pM— 1t

e (2.24)
>z Xi/ Dij

Mit dieser Naherung muf die Summe der Diffusionsstrome nicht mehr notwendi-
gerweise verschwinden (Massenerhaltung), so dafs eine Korrekturterm notwendig

ist:
jcorr = - Z]z
7

Zur Berechnung der binéren Diffusionskoeffizienten D;; wird die Theorie verdiinn-
ter Gase von Chapman und Enskog [16,17] verwendet, die die Transportkoeffi-
zienten in Abhéngigkeit von intermolekularen Potentialen @(r) beschreibt. Als
Néherung von &@(r) werden Lennard-Jones-(6-12) -Potentiale verwendet.

Die von Chapman und Enskog entwickelte Naherungslosung der Boltzmann-
gleichung zeigt die Abhéngigkeit des Diffusionskoeffizienten von Temperatur und
Druck. Der Diffusionskoeffizient einer bindren Mischung aus den Spezies 7 und j
lautet |11]

73 . LM
2 M;-M; 1

D;j = 2,662 - 10° ——— (2.25)
pUz‘jQ(l’l) (Tm) S

mit dem Druck p in bar, der Temperatur 7" in K, dem molekularen Radius ¢ in nm
und der molaren Masse M in g. Des Weiteren sind die reduzierten Stofintegrale
Q(l’s)*(ﬂ’;) enthalten, welche aus dem zwischenmolekularen Wechselwirkungspo-
tential berechnet werden. Die Integrale sind eine Funktion der sogenannten re-
duzierten Temperatur T7; = T' - k/e;; mit der Boltzmannkonstanten k und dem
mittleren Potentialparameter €;; = ,/€€;, welcher die Tiefe des Potentials wie-
dergibt.
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2.3.2 Viskositat

Ein Impulsaustausch aufgrund von Geschwindigkeitsgradienten bewirkt Reibungs-
krifte. Die dazugehorende Impulstromdichte ist nach dem Newtonschen Schub-

spannungsgesetz zum Geschwindigkeitsgradienten proportional. Der viskose Druck-
tensor IT beschreibt diesen Impulstransport und 1aft sich mit der kinetischen

Gastheorie schreiben [16] als

— 2 =

I = —p |(grad ¥) + (grad 7)* — g(div E|, (2.26)
wobei u die mittlere dynamische Viskositit der Mischung und (grad @) die zu
(grad ¥) transponierte Matrix bezeichnet. Die Viskositatskoeffizienten p; der ein-
zelnen Spezies werden mit der Chapman-Enskog-Theorie aus den intermolekula-
ren Potentialen berechnet. Der mittlere Viskositédtskoeffizient u der Gasmischung

ergibt sich aus der empirischen Naherung

u:% ZX,»er (Z f—) . (2.27)

: i
i

2.3.3 Energietransport

Analog der Massendiffusion verursachen Temperaturgradienten (Fouriersche Wér-
meleitung) und Konzentrationsgradienten (Dufour-Effekt) einen Energietrans-
port. Zusitzlich kann Energie durch die Diffusion von Teilchen mit verschiede-
ner spezifischer Enthalpie transportiert werden. Vernachléssigt man den Dufour-

Effekt setzt sich die Warmestromdichte fq aus zwei Anteilen zusammen,

Jo=—AgradT + ) hij;, (2.28)

wobei (—=AgradT) die Fouriersche Wirmeleitung und (3, h;j;) die Diffusion
von Teilchen unterschiedlicher Enthalpie beschreibt. Die Wérmeleitfahigkeit eines

Gasgemisches wird analog zur Viskositit mit der empirischen Formel

-1
A= % zi:XiAi + (Z f—) (2.29)

bestimmt. Die Warmeleitfahigkeitskoeffizienten A; der einzelnen Spezies werden
aus der Chapman-Enskog-Theorie aus den intermolekularen Potentialen berech-

net.
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2.4 Porendiffusion

Bei vielen industriell verwendeten Katalysatoren befindet sich das katalytisch ak-
tive Material nicht direkt an der Phasengrenze Gas-Festkorper, sondern in den Po-
ren des sogenannten Tragers oder Washcoats. Makroskopisch betrachtet verhalt

sich die Grenzfliche zwischen Trager und Gasphase wie eine katalytisch aktive
b

Oberfléche. Die zu dieser Grenzflache gehdrenden Reaktionsgeschwindigkeiten s;
konnen von den Reaktionsgeschwindigkeiten auf dem katalytisch aktivem Materi-
al s; abweichen, falls der Transport durch Porendiffusion im Washcoat langsamer
ist als die chemischen Reaktionsgeschwindigkeiten. Soll der Transport durch Po-
rendiffusion im Washcoat in der Modellierung beriicksichtigt werden, so ist in der
Randbedingungsgleichung 2.16 $; durch sP zu ersetzen.

Bei der Diffusion in porésen Medien ist zu unterscheiden, ob in den Poren mo-
lekulare oder Knudsen-Diffusion vorliegt [18]. Bei grofen Druckgradienten entlang
der Pore kann der molekularen oder Knudsen-Diffusion ein Transport aufgrund
einer Poiseulle-Stromung iiberlagert sein. Dieses kann aber fiir die in dieser Arbeit
untersuchten Systeme vernachléssigt werden, da nur stationédre Prozesse unter-

sucht wurden, bei denen die reaktiven Spezies stark verdiinnt vorlagen.

In Abhéngigkeit des Porendurchmessers werden die Poren in verschiedene

Klassen eingeteilt [19]:

Porendurchmesser
Mikroporen: <20 A
Mesoporen: 20 - 500 A
Makroporen: ~ 500 A

Meist faft man jedoch Meso- und Mikroporen unter dem Begriff Mikroporen

Zusamimen.

2.4.1 Molekulare Diffusion

Ist die mittlere freie Weglédnge der Teilchen im Gas kleiner als der Porendurchmes-
ser, so wird der Transport in der Pore durch Molekiil-Molekiil-Stéfe bestimmt.
Der Diffusionsmechanismus folgt damit dem Fickschen Gesetz, und der Diffusi-

onskoeffizient fiir den Transport der Spezies ¢ im porosen Medium Dy, ; ist gleich
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dem in Abschnitt 2.3.1 angegebenen Diffusionskoeffizienten

)

M
Dmol,i =D;".

2.4.2 Knudsen-Diffusion

Bei kleineren Porendurchmessern oder kleineren Gasdriicken kann die mittlere
freie Weglinge der Teilchen im Gas grofer als der Porendurchmesser werden.
Die diffundierenden Molekiile stofen dann weit héufiger gegen die Porenwand
als gegeneinander. Dieses bezeichnet man als Knudsen-Diffusion. Der Knudsen-
Diffusionstrom der Spezies ¢ durch eine zylindrische Pore fiihrt mit der kinetischen
Gastheorie und dem idealen Gasgesetz zu einem dem Fickschen Diffusions Gesetz

analogen Ausdruck [18]. Der Diffusionskoeffizient der Knudsen-Diffusion Dyyya

dp |8RT
Dknud,i = ?P M. (230)

Dabei bezeichnet dp den Porendurchmesser, und der Wurzelausdruck entspricht

ergibt sich dabei zu:

der mittleren Molekiilgeschwindigkeit. Die Bedingung fiir Knudsen-Diffusion bei
298K laft sich ndherungsweise wie folgt abschitzen [18]:

dp |nm| | < 1000 | < 100 | < 10 | < 2
pbar] | 0.1 1 10 | 50

2.5 Thermodynamische Grofien

2.5.1 Thermochemie in der Gasphase

Die spezifische Enthalpie h und die spezifische Entropie s einer Gasmischung sind
durch

h=>Y hY:, s=)Y_ sV (2.31)

gegeben. Sind die Werte der spezifischen Enthalpie und Entropie bei den Stan-
dardbedingungen (T° = 298,15K, p® = 10°Pa) bekannt, dann lassen sich Abso-



22 KAPITEL 2. PHYSIKALISCH-CHEMISCHE GRUNDLAGEN

lutwerte dieser Grofien berechnen:

T
hZ(T) = h?,TO + J Cp,i(T,) dTI, (232)
70
(eulT) R
_ 0 Cpyi Di
Si(T, pz) = Si,TO + J T dT, —M In (E) . (233)
70

Dabei bezeichnet p; den Partialdruck der Spezies ¢+ im Gasgemisch. Zur numeri-
schen Berechnung der thermodynamischen Groéfsen werden experimentelle Daten
aus den JANAF-Tabellen |20| oder abgeschitzte Werte [21| durch Polynoman-
sitze gendhert. Es ist zu beachten, daft die verwendeten Polynomanséitze nicht

fiir die spezifischen, sondern fiir die entsprechenden molaren Groken C,;, H;, S;

gelten:
Cpi(T) = R (a1 + asT + a3T* + a,T* + a5T°) , (2.34)
(03] as 2 ay 3 Qs 4 ag
H(T) = T( Qpy Bz Qg B —), 2.
()Ra1+2 +3 +4 +5 +T (2.35)
S)T)=R <a1 In(T) + a1 + %Tz + %TS + %T“ + a7) : (2.36)

Die Koeffizienten a; bis as, die Standardbildungsenthalpie HZ.OT0 und die Stan-

dardentropie SZQTO bestimmen die zwei restlichen Koeffizienten ag und as:
b

Hi,TO

a2 02 43,03 Q4,04 05,05
_ o~ %2q02 _ 93q0d _ Baqot _ 9570 2.37
6= — N 2 3 4 57 (2:37)
S; a a a
ar; = }’;”’ — a1 In(T°) — a,T° — E‘Q'TO2 - §4T03 - fTO“. (2.38)

Grokere Temperaturbereiche werden in zwei Temperaturintervalle mit jeweils un-
terschiedlichen Koeffizienten eingeteilt, so dal man 14 thermodynamische Koef-

fizienten pro Spezies benotigt.

2.5.2 Thermochemie an der Oberflache

Zur Berechnung der thermodynamischen Grofen der Adsorbate kann prinzipiell
der gleiche Formalismus wie in der Gasphase angewendet werden. Hierzu miissen
jedoch die Temperaturabhéangigkeit der spezifischen Wérmen und die Standard-

bildungsenthalpien sowie Standard-Entropien der Adsorbate bekannt sein. Bisher
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wurden die thermodynamischen Eigenschaften von Adsorbaten im Gegensatz zu
den Gasphasenspezies nur fiir wenige ausgewihlte Systeme untersucht [22].

Die Ermittlung thermodynamischer Groflen mit den Methoden der statisti-
schen Thermodynamik erfordert die Berechnung von Zustandssummen [15,23].
Die hierzu notwendigen Daten, wie die Geometrie der Oberflichenspezies (Bin-
dungsabstand, Bindungswinkel etc. ), Schwingungsfrequenzen und Boxléngen fiir
den Translationsbeitrag lassen sich insbesondere fiir komplexe Adsorbate meist
nicht finden. Ein Problem ist, dak es keine einheitliche Regel fiir die Wahl der
Boxlange gibt, was zu Variationen bei der Entropie der Oberflichenspezies fiihrt.
Auferdem ist meist unbekannt, inwieweit die unterschiedlichen Oberflichenspe-
zies mobil sind und wie sie sich in ihrer Mobilitit unterscheiden. [15]

Oft konnen nur Standardbildungsenthalpien von adsorbierten Spezies ermit-
telt werden, da sich diese aus der bei der Desorption freiwerdenden Warmemenge
berechnen lassen oder bei nicht aktivierter Desorption aus der Aktivierungsener-
gie des Desorptionsprozesses. Auch finden sich oft quantenchemisch berechnete
Werte. In den wenigen Fillen, in denen weder experimentell bestimmte noch be-
rechnete Adsorptionsenthalpien dokumentiert sind, werden die Adsorptionsent-
halpien mit Hilfe des ,,Prinzips der Additivitat von Bindungen“ nach Benson [21]
abgeschatzt.

Aufgrund des Mangels an thermodynamischen Daten fiir Adsorbate werden
die Geschwindigkeitskoeffizienten fiir Hin- und Riickreaktion der meisten Ober-
flachenreaktionen explizit angegeben, anstatt die Riickreaktionen wie in der Gas-

phase aus der Gleichgewichtskonstanten zu berechnen.

2.6 Reaktionskinetik

2.6.1 Elementarreaktionen

Die Modellierung der chemischen Vorgénge basiert auf der Verwendung von Ele-
mentarreaktionen. Unter einer Elementarreaktion versteht man eine Reaktion,
die auf molekularer Ebene genau so ablauft, wie es die Reaktionsgleichung be-
schreibt. Der Vorteil diese Ansatzes ist, dafs die Reaktionsordnung unabhingig
von den Versuchsbedingungen der Reaktionsmolekularitit entspricht und sich die

Zeitgesetze leicht ableiten lassen. Dagegen besitzen globale Reaktionen i. a. ei-
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ne nicht-ganzzahlige Reaktionsordnung und komplizierte Zeitgesetze, die sich auf
Bereiche, in denen keine Messungen vorliegen, nur unzuverléssig extrapolieren las-
sen. Auch eine Verkniipfung globaler Ergebnisse mit Parametern auf molekularer
Ebene ist mit globalen Reaktionen nicht moglich. Die Verwendung von Elemen-
tarreaktionen erfordert jedoch die Kenntnis der Geschwindigkeitskoeffizienten fiir
jede einzelne Reaktion. Des weiteren steigt der numerische Aufwand durch die
Vielzahl der Reaktionen erheblich. Dies macht die Verwendung spezieller effizi-
enter Loser fiir die betrachteten Differentialgleichungs-Systeme notwendig.

Bei den in dieser Arbeit untersuchten Systemen konnen Gasphasenreaktio-
nen vernachlissigt werden. Die erstellten Programmpakete erlauben jedoch die
Verwendung von Gasphasenreaktionen (wichtig bei hohen Temperaturen und
Driicken). Deshalb wird der Vollstdndigkeit wegen im folgenden auch auf ho-

mogene Reaktionen eingegangen.

2.6.2 Reaktionen in der Gasphase

Allgemein 14t sich der Reaktionsmechanismus in der folgenden Form angeben:

Ng Ng

Zl/;kxi — ZVZ%X@' (k=1,... ,Ky). (2.39)

i=1 i=1
Es sind v}, und v} die stochiometrischen Koeflizienten der Spezies i in der Re-
aktion k, x; die Teilchensymbole, IV, die Zahl der Gasphasenspezies und K, die
Gesamtzahl der Elementarreaktionen in der Gasphase. Die Geschwindigkeit, mit
der eine Elementarreaktion ablauft, wird durch den Geschwindigkeitskoeffizien-
ten kg, bestimmt. Die Bildungsgeschwindigkeit w; der Spezies ¢ ergibt sich dann

zu

Kg Ng
i = Y ke | [ D] (2.40)
k=1 j=1

mit v, = v}) — v}, und [y;] als Konzentration der Spezies i. Die Geschwindigkeits-
koeffizienten k¢ sind temperaturabhingig und kénnen durch ein modifiziertes

Arrheniusgesetz beschrieben werden [11]:

(2.41)

E,
kfk = AkTﬁk exp |:— k:| .

RT
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Dabei bezeichnet A; den priaexponentiellen Faktor, £, den Temperaturexponen-
ten und E,; die Aktivierungsenergie der Reaktion k.

Aufgrund der mikroskopischen Reversibilitéit existiert zu jeder Elementarre-
aktion eine Riickreaktion, deren Geschwindigkeitskoeffizient k,; sich aus dem Ge-
schwindigkeitskoeffizienten k¢, der Hinreaktion und aus der Gleichgewichtskon-

stanten K, berechnen lafst:

_ Ky
ch '

Feor,(T) (2.42)

Die Gleichgewichtskonstante K. wird bestimmt aus der molaren freien Reakti-
onsenthalpie AR GY bei einem Druck von p° = 1.01325 - 10°Pa:

pO vazgl Vik ARGO
K = < > exp [— k] . (2.43)

RT RT

2.6.3 Heterogene Reaktionen

Ebenso wie in der Gasphase lafst sich der Oberflichenreaktionsmechanismus in

der folgenden Form schreiben:

Ng+Ns Ng+Ns
Z Vi Xi — Z Vi Xi (k=1,...,Ky). (2.44)
i=1 i=1

Es ist Ny die Zahl der Oberflichenspezies, N, die Anzahl der Gasphasenspezies
und K die Gesamtzahl der Oberflichenreaktionen einschliefslich Adsorption und
Desorption; v, und v}, sind die dazugehdrigen stochiometrischen Koeffizienten.
Die chemischen Symbole y; stehen jetzt sowohl fiir Gasphasenspezies (z. B. NO),
als auch fiir Adsorbate (z. B. NO(s)) und die freien Plidtze des Adsorbens (z. B.
Pt(s)). Adsorbate konnen einen oder mehrere Oberflachenplitze belegen. Unter
der Annahme, daf die Oberflichenplatzdichte I" konstant ist und alle Oberfla-
chenspezies mit bis zu maximal einer Monolage adsorbiert werden, muf in jeder
der K Reaktionsgleichungen die Anzahl der Oberflichenplétze (bedeckte und
unbedeckte) wegen (2.19) konstant bleiben:

Ng+Ns

> voi=0  (I=1,... ,K). (2.45)

i=Ng+1
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Analog zur Gleichung 2.40 fiir die Gasphase sind die Bildungsgeschwindigkeiten

$; der Spezies ¢ durch folgendes Gleichungssystem gegeben:

Ks Ng+Ns
si= vk, [] X% (i=1,..Ng+Ny). (2.46)
k=1 7j=1

Die Konzentrationen der Gasphasenspezies sind z.B. in mol-m~3 gegeben, die
der Oberfliichenspezies in mol-m~2. Die Oberflichenkonzentration [X;] einer Spe-
zies 1 berechnet sich aus der Oberflichenbedeckung der Spezies ¢ multipliziert
mit der Oberflachenplatzdichte I /o;, wobei o; angibt, wieviel Oberflichenplitze
von der Spezies i eingenommen werden (siehe Gleichung 2.20). Die Geschwindig-
keitskoeffizienten der Oberflichenreaktionen k, werden durch ein modifiziertes

Arrheniusgesetz beschrieben [14]
kf = Aki B exp %k gk(Ql @N) (241)
k R1 T :

Der Faktor g (O, ...,0p,) beriicksichtigt, daf die Geschwindigkeitskoeffizienten
auch noch von dem Bedeckungszustand der Oberfliche abhéngen kénnen. So kon-
nen Adsorbat-Adsorbat- Wechselwirkungen zur Enthalpieinderung der adsorbier-
ten Spezies fithren. Dies bewirkt bei repulsiver (attraktiver) Wechselwirkung i.
allg. eine Verringerung (Vergroferung) der Desorptionsenergie. Zur Modellierung

der Bedeckungsabhingigkeiten wird die folgende funktionale Form gewahlt:

e (2.48)

Ns
(01, ... 0x,) = [ 01 exp {ﬁ} .
i=1
In diesem Ausdruck dient f;, als Parameter fiir verdnderte Reaktionsordnungen
bezogen auf die Spezies ¢ und ¢;, zur Beschreibung bedeckungsabhéngiger Akti-
vierungsenergien. ¢;, ist der Wert, um den sich die Aktivierungsenergie E,, bei
vollstiandiger Bedeckung mit Spezies ¢ dndert. In den in dieser Arbeit verwendeten

Mechanismen sind die Parameter p;, , €;, und 3;, wenn nicht anders angegeben,

gleich Null.

Der Geschwindigkeitskoeffizient fiir die Riickreaktion wird entweder direkt in

k

der Form von Gleichung (2.47) angegeben oder aus der Gleichgewichtskonstan-

ten berechnet.Die Gleichgewichtskonstante K., leitet sich aus der Anderung der
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molaren freien Reaktionsenthalpie AgGY und den belegten Oberflichenplétzen
0; ab [14]

Ng |, Ng+Ns Ng+Ns o/
ArG? p° YiziVik N T NetNs s o’ ik
K. = k - [ %i=Ng+1 ik L. 2.49
o op [ RT :| (RT 1_‘!: ’ ; 11;[+1 O.Vik ( )
= =g i

Adsorptionsprozesse werden hiufig durch Haftkoeffizienten Sy beschrieben. Sie
geben die Wahrscheinlichkeit (0 < Si < 1) an, mit der ein Teilchen, das mit der
Oberflache kollidiert, adsorbiert wird. Haftkoeffizienten sind i. allg. temperatur-
und bedeckungsabhéngig. Den Haftkoeffizienten bei vollig unbedeckter Oberfla-
che bezeichnet man als Anfangshaftkoeffizienten Sp. Die einfachste Form der Be-
deckungsabhingigkeit des Adsorptionskoeffizienten ist die sogenannte Langmuir-
sche |24]:

S, = Sve¢ (2.50)

frei®

Hier ist Og.; der Anteil der freien Platze auf der Oberfliche und ( die Anzahl der
bei der Adsorption belegten Oberflichenplitze,

Ng+Ns

(= ) vyoi (2.51)

i=Ng+1

Der Haftkoeffizient kann mit Hilfe der kinetischen Gastheorie in einen Geschwin-

digkeitskoeffizienten transformiert werden [24]:

o L [ BT [_Eak] . (2.52)

kads: i
i =2 e\ 2mag O | RT

2.6.4 Reaktionsmechanismen an Oberflichen

Reaktionen auf katalytischen Oberflichen lassen sich in in drei Klassen einteilen:
Adsorption, Desorption und Reaktionen mit oder zwischen Adsorbaten.
Adsorption: Bei der Adsorption chemischer Spezies auf Oberflichen unter-
scheidet man zwischen Physisorption und Chemisorption.
Beide Prozesse unterscheiden sich durch die Art der Wechselwirkung mit der
Oberflache. Bei der Physisorption bleibt das adsorbierte Molekiil als solches er-

halten; die Adsorption kommt lediglich durch die schwachen aber weitreichenden
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Abbildung 2.3: Schematische Darstellung des Langmuir-Hinshelwood-

Mechanismus (links) und des Eley-Rideal-Mechanismus (rechts)

Van-der-Waals-Krifte zustande. Dementsprechend sind die Adsorptionsenthal-
pien 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 adsorbiertem Molekiil und Adsorbens. Aufgrund der hohen Adsorpti-
onsenthalpien (40-800 kJ/mol) kann es zur Bindungsspaltung im adsorbierten
Molekiil kommen (z. B. Adsorption von O, auf Platin). In diesem Fall spricht
man von dissoziativer Adsorption. Konkurrieren chemisch verschiedenartige Spe-
zies um die gleichen freien Adsorptionsplitze, spricht man von konkurrierender
Adsorption.

Adsorptionsprozesse besitzten meist eine geringe Aktivierungsenergie, so daf
sie ndherungsweise als unaktiviert betrachtet werden kénnen. Die Haftkoeffizi-
enten konnen sich, je nach adsorbiertem Molekiil und Adsorbens, um mehrere
Grofenordnungen unterscheiden [24].

Langmuir-Hinshelwood- und Eley-Rideal-Mechanismus: Bei Reaktio-
nen mit den Adsorbaten unterscheidet man zwei Reaktionstypen (Abb. 2.3). Re-
aktionen, bei denen nur adsorbierte Teilchen miteinander reagieren, bezeichnet
man als Langmuir-Hinshelwood-Reaktionen. Reagiert ein Teilchen aus der Gas-
phase mit einem auf der Oberfliche adsorbierten Teilchen, spricht man von einer
Eley-Rideal-Reaktion. Das bei der letztgenannten Reaktion entstehende Produkt
verlafst dabei hiufig die Oberfliche unmittelbar.

Desorption: Bei der Desorption wird zwischen assoziativer und einfacher
Desorption unterschieden (Abb. 2.4). Bei der einfachen thermisch aktivierten
Desorption kann der praexponentielle Faktor Ay in grober Naherung als Schwin-

gungsfrequenz des adsorbierten Teilchens gegen den Festkorper gedeutet werden
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Abbildung 2.4: Vergleich von einfacher (links) und assoziativer (rechts) Desorp-

tion

und liegt damit bei 10'3s7!. Ist fiir die Adsorption keine Aktivierung notwendig,
so ist aufgrund der Mikroreversibilitat die Aktivierungsenergie fiir die Desorption
genau gleich der héufig experimentell bestimmten Desorptionsenergie.

Die assoziative Desorption ist die Riickreaktion der dissoziativen Adsorption.
Die obige grobe Ndherung fiir den priexponentiellen Faktor fiihrt zu dem Wert
Ap=10s71 /') der fiir Platin bei 3.7-10'cm®mol 's! liegt. Unter Vernachlis-
sigung eines intermedidren Adsorptionszustandes des rekombinierten Molekiils
kann die Aktivierungsenergie aus der Desorptionsenergie und der Aktivierungs-
energie der Adsorption bestimmt werden.

Eine ausfiihrliche Ubersicht iiber die experimentellen Untersuchungsmethoden
zur Bestimmung elementarkinetischer Daten und zur Aufklarung von Reaktions-

mechanismen findet sich in |24].



Kapitel 3

Numerische Simulation

3.1 Hintergriinde

Die in der heterogenen Katalyse eingesetzten Katalysatoren existieren in einer
Vielzahl verschiedener Formen und Geometrien. In der katalysierten Abgasnach-

behandlung wird die Bauform durch zwei wesentliche Punkte bestimmt:

e Das Volumen des Katalysators mufs moglichst gering ausfallen, da der zum
Einbau zur Verfiigung stehende Platz sehr begrenzt ist. Trotzdem besteht
die Notwendigkeit einer sehr hohen Oberfliche des Katalysators.

e Der Druckverlust im Abgasstrom mufs minimiert werden, da sonst die Mo-
torleistung gesenkt und damit der Kraftstoffverbrauch unnétig erhéht wer-

den.

Wabenkatalysatoren erfiillen in idealer Weise die beiden vorgenannten Beding-
ungen. Wabenkatalysatoren selbst konnen entweder aus der katalytisch aktiven
Komponente bestehen (diese werden dann als Vollkatalysatoren bezeichnet), oder
sie bestehen aus einem inaktiven Tréger, der mit der aktiven Katalysatormasse
beschichtet wird.

Abbildung 3.1 zeigt den Aufbau eines Abgaskatalysators, wie er zur Abgasrei-
nigung im Automobilbereich eingesetzt wird. Unter dem Begriff Abgaskatalysa-
tor versteht man das Gesamtsystem, bestehend aus den Wabenkatalysatoren, den
Quellmatten und dem Gehéduse. Die in diesen Systemen eingesetzten Wabenkata-

lysatoren bestehen aus Cordierit und enthalten typischerweise 62 Kanéle/cm? [6].

30



3.1. HINTERGRUNDE 31

Abbildung 3.1: Aufbau eines Abgaskatalysators (J. Eberspiacher GmbH & Co.)

Durch die Beschichtung mit einer Trigermatrix (Washcoat) wird die urspriing-
lich quadratische Form der Kanéle anndhernd kreisformig (Abb. 3.2), denn das
Tragermaterial lagert sich bevorzugt in den Kanalecken an. Dadurch erhilt man

schlieflich zylindrische Kanéle mit annihernd 1 mm Durchmesser.

Das eigentliche aktive Substrat (bei der Abgaskatalyse handelt es sich im we-
sentlichen um Platin, Rhodium und Palladium) sitzt in den Poren des Washcoats

in Form kleiner Partikel.

Bei der Simulation von Wabenkatalysatoren zur Abgasnachbehandlung wurde
bislang eine Vielzahl von Anséitzen verwendet. Die Spanne reicht von zweidimen-
sionalen Einkanalmodellen [25], eindimensionalen Einkanalmodellen [26-29] bis
hin zu auf Einkanalmodellen basierenden Modellen fiir den gesamten Waben-
korper [30|. Diese Modelle verwenden globalkinetische Ansétze zur Beschreibung
der katalytischen Prozesse. Globalkinetischen Daten finden sich z. B. in den Ar-
beiten von Volz et al. [31] oder Montreuil et al. [32], oder das globalkinetische
Modell wird an experimentelle Daten angefittet. Der Nachteil dieses Ansatzes
ist, dass er nicht physikalisch und chemisch fundiert ist und somit zuverlissige
Extrapolationen nicht moglich sind. Auflerdem kénnen Vereinfachungen in der
Beschreibung des Massentransports in den Kanilen oder die Vernachldssigung
des Washcoats zu einer ,Vermischung® von Transport und kinetischen Grofsen in

den globalkinetischen Parametern fiihren. Letzteres schrankt den Einsatzbereich
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Abbildung 3.2: Aufsicht auf die Kanéle eines unbeschichteten Wabenkatalysators
(links) nach |6] und TEM-Ansicht eines beschichteten Einzelkanals (rechts) nach
[19]

der globalkinetischen Modelle ein, da es beim Abgaskatalysator zu Betriebszu-
stdnden kommen kann, bei denen der Umsatz kinetisch, durch Porendiffusion
oder durch den Massentransport in der Gasphase limitiert ist [6,33]. In letzter
Zeit wird deshalb versucht, die chemischen Prozesse in Abgaskatalysatoren durch
Elementarschritte oder ,quasi“-Elementarschritte darzustellen [34-36].

Der detaillierte Ansatz, bei denen die Einzelprozesse des Transports und der
Chemie getrennt und mit physikalisch und chemisch fundierten Modellen be-
schrieben werden, wurde auch bereits zur Simulation anderer heterogen kataly-
sierter Prozesse [14,15,37,38| eingesetzt.

Im folgenden werden die in Kapitel 2 vorgestellten physikalisch-chemischen

Grundlagen auf das konkrete System eines Wabenkatalysator-Kanals angewandt.

3.2 Modellierung eines Monolithkanals

Die Modellierung des Wabenkorpers erfolgt in dieser Arbeit durch Betrachtung
eines Einzelkanals (Abb. 3.3). Dieses Vorgehen ist dann gerechtfertigt, wenn keine

radialen Konzentrations-, Geschwindigkeits- oder Temperaturgradienten am Ein-
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Abbildung 3.3: Modellierung des Monolithen durch Betrachtung eines Einzelka-

nals

gang des Wabenkdrpers vorliegen und adiabatische Randbedingungen am Waben-
korpermantel (keine Wirmeverluste) vorliegen. Des weiteren ist ein Einzelkanal-
modell der zentrale Bestandteil einer Modellierung des gesamten Wabenkdrpers
bzw. Abgaskatalysators unter Bedingungen, wie sie bei der Kaltstartphase oder

variierenden Einstrombedingungen vorliegen [30].

Aufgrund der Auskleidung der Ecken der Wabenkanile mit Washcoat kann
von einem zylindersymmetrischen Stromungsfeld ausgegangen werden. Die Stro-
mung in den Kanilen eines Abgaskatalysators ist laminar [6] (allerdings existiert
im realen Einsatz am Eingang ein Ubergangsbereich von turbulenter zu lamina-
rer Stromung). In dieser Arbeit werden nur stationédre Prozesse betrachtet. Re-
aktionstechnisch entspricht der Einzelkanal einem Stromungsrohr. Ein einfaches
Modell ist das ideale Stromungsrohr. In diesem Modell wird die axiale Diffusion
vernachléssigt, die radiale Diffusion als unendlich schnell angenommen und ein
rechteckiges Stromungsprofil (Propfenstromung) im Kanal vorausgesetzt. Dieses
Modell ist eine Vereinfachung des in der Realitdt vorkommenden Stromungs-
feldes in einem Monolithkanal, welches ein parabolisches Geschwindigkeitsprofil
aufweist. Die Annahme des unendlich schnellen radialen Massentransports ist er-
fiillt, wenn die Oberflichenreaktionen sehr langsam sind; dann spricht man auch

von kinetisch kontrolliertem Verhalten.
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Das einfache Modell des idealen Strémungsrohres ist fiir die Modellierung ei-
nes Monolithen in einem Abgaskonverter nicht immer ausreichend, da je nach
Betriebszustand (Temperatur, Eingangsgeschwindigkeit, Katalysatorlinge etc.)
auch Zusténde erreicht werden, bei denen Massentransportlimitierungen vorlie-
gen. Massentransporteffekte konnen mit dem wesentlich detaillierteren, aber auch
komplexeren Modell des realen Stromungsrohres erfaft werden. Dieses Modell be-
schreibt durch die Navier-Stokes-Gleichungen [11] und einem Multikomponenten-
Tranportmodell detailliert die Transport- und Strémungsprozesse in einem Mono-
lithkanal. Eine Vereinfachung ist moglich, wenn die axiale Diffusion vernachlassigt
werden kann. In diesem Fall 1t sich anstelle der Navier-Stokes-Gleichungen der
sogenannte Grenzschicht (engl. Boundary-Layer) -Ansatz [39] verwenden.

Wird der Monolith in einem Kreislaufreaktor plaziert, so kann das Modell des
kontinuierlich betriebenen idealen Rihrkessels eingesetzt werden. In diesem Mo-
dell wird aufgrund der Gradientenfreiheit von einer vollig homogenen Temperatur-
und Konzentrationsverteilung ausgegangen. Das Modell des kontinuierlich betrie-
benen idealen Rihrkessels kann als Spezialfall des idealen Stromungsrohrs be-
trachtet werden, weshalb es zusammen mit diesem in Abschnitt 3.2.2 vorgestellt
wird.

Die angesprochenen Modelle sind in Form von Computerprogrammen imple-
mentiert worden. Das Modell des realen Stromungsrohrs ermoglicht die Simulati-
on von kinetisch- und Massentransport-kontrollierten Betriebszustdnden. Durch
Vergleich zwischen realem und idealem Stromungsrohr kann ermittelt werden, wie
stark der Einflufs des Massentransports bzw. der Kinetik auf das Umsatzverhalten
des Monolithkanals ist. Um die Massentransport-Limitierung durch Porendiffu-
sion zu beriicksichtigen, enthalten die Programme zuséitzlich Porendiffusionsmo-
delle.

3.2.1 Reales Stromungsrohr (BL-Modell)

In einem Abgaskatalysator bewegen sich die axialen Stromungsgeschwindigkei-
ten typischerweise in einem Bereich von 0.5 bis 25 m/s [6]. Die Diffusionskoef-
fizienten im Abgas liegen in der Grofenordnung von 107° m?/s. Dies fiihrt auf
Peclet-Zahlen von 50 bis 2500. Es ist somit gerechtfertigt, den axialen diffusi-
ven Transport gegeniiber dem konvektiven Transport zu vernachléssigen. Unter

diesen Umstidnden kann zur Modellierung des realen Stromungsrohres der Grenz-



3.2. MODELLIERUNG EINES MONOLITHKANALS 35

schicht Ansatz (engl. Boundary-Layer, deshalb BL-Modell) verwendet [39] wer-
den. In den Navier-Stokes-Gleichungen fallen dann alle zweiten Ableitungen in
axialer Richtung weg, und die Erhaltungsgleichung fiir den radialen Impuls redu-
ziert sich zu der einfachen Aussage, da der Druck in radialer Richtung konstant
ist. Mathematisch wird aus einem System von elliptischen Differentialgleichungen
ein System von parabolischen Differentialgleichungen, was eine schnellere Berech-
nung der Losung erlaubt [40]. In Zylinderkoordinaten formuliert ergeben sich die
folgenden Differentialgleichungen fiir Masse, Impuls, Spezies und Temperatur:

Massenerhaltung:

dpu  10(rpv)
. = 1
0z r Or 0 (3:1)

Axiale Impulserhaltung:

au+ ou ap+16 ou (3.2)
P TP T o Trar Mo '
Radiale Impulserhaltung:
op
0= —— 3.3
or’ (3.3)
Spezies:
0Y; aY; 1 o(rjir) . )
: M (1=1, N, 3.4
PUSZ to or r Or tw (i o) (3.4)
mit der Diffusionsstromdichte:
oY,
ir = —pD) —, 3.5
Jir =—pDi" 5 (3.5)

Energieerhaltung:

oT oT 0 .
PCp (ug + UE> = ( > Zcpzj” Zh w; M, (3.6)

Hierbei ist p = Dichte, r = radiale Koordinate, z = axiale Koordinate, u = axiale
Geschwindigkeit, v = radiale Geschwindigkeit, p = Druck, Y; = Massenbruch der
Spezies i, w; = Bildungsgeschwindigkeit von Spezies ¢ in der Gasphase, M; =
molare Masse von Spezies i, DM = Diffusionskoeffizient von Spezies i in der
) Die

Mischung, T" = Temperatur, h; = Enthalpie von Spezies i, ¢, = ZZNQ1 Y; (



36 KAPITEL 3. NUMERISCHE SIMULATION

Dichte wird iiber das ideale Gasgesetz berechnet. Die Viskositét u, die thermische
Leitfihigkeit A\ der Mischung und der Diffusionskoeffizient DM hingen von der
lokalen Zusammensetzung und der Temperatur ab. Die Berechnung erfolgt, wie
in Kapitel 2 beschrieben, mit Hilfe der kinetischen Theorie.

Die Ankopplung der Oberflichenreaktionen an die Gasphase wird durch die
Randbedingungen an der Kanalwand erreicht. Die Randbedingung besagt, daf
der durch die Oberflichenreaktionen erzeugte Spezies-Massenflufs in die Gasphase

gleich dem diffusiven Massenflufs auf die Oberfliche ist,
§iM;F = jir + pYivg (i =1,N,). (3.7)

Der Faktor F' ist das Verhéltnis aus katalytisch aktiver Oberfliche zu geometri-
scher Oberfliche. Die anderen Randbedingungen an der Kanalwand sind u = 0
und 7" =Wandtempearatur.

Implementierung: Die Umsetzung des Modells des realen Stromungsrohres
in ein Computerprogramm stellt das Programmpaket DETCHEMS®2m1¢l [41] dar,
welches in der Arbeitsgruppe Reaktive Stromung am IWR entwickelt worden ist.
Die in Abschnitt 2.6 vorgestellten Modelle fiir die Beschreibung der heterogenen
bzw. homogenen Reaktionen sind seperat in den Modulen DETCHEMS bzw.
DETCHEMG [41] zusammengefaft. Diese Module kénnen auch unabhéngig von
DETCHEMS® el yerwendet werden.

3.2.2 Ideales Stromungsrohr/Idealer Riihrkessel
(PFTR-Modell)

Beim idealen Stromungsrohr wird angenommen, daft Konzentration, Stromungs-
geschwindigkeit und Temperatur iiber den gesamten Reaktorquerschnitt kon-
stant sind, also keine radialen Gradienten auftreten. Man spricht in diesem Fall
von einer Propfenstromung bzw. von einem PFTR-Modell (Plug-Flow-Tubular-
Reactor). Massentransporteffekte werden mit diesem Modell nicht beriicksichtigt.
Die Annahmen des PFTR-Modells fithren zu einer erheblichen Vereinfachung der
Erhaltungsgleichungen (3.1 — 3.6):

Massenerhaltung:

0 (pu)
0z

=0, (3.8)
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Abbildung 3.4: Aufteilung des Stromungsrohres in mehrere kontinuierlich betrie-

bene ideale Riihrkessel

Spezies:
dY, all
puAca—; = YA, > 5 M+ M; (Agsi + Aioi) - (i = 1,N,), (3.9)
7=1
Energie:
Ny Ny
puA 0T) _ = @hiMiA. =Y sihiMiA + ky (T, — T) A (3.10)
c aZ — 'Y (2 c — 'Y (2 S w w S .

Hierbei ist A, = Querschnittsfliche des Kanals, A, = die Kanaloberfliche pro
Einheitsldnge, k,, = Warmedurchgangskoeffizient durch die Kanalwand und 7;, =
Wandtemperatur. Fiir die Wande miissen keine seperaten Randbedingungen spe-
zifiziert werden, da sie im Bilanzraum enthalten sind. Ersetzt man die Terme auf
der linken Seite von Gleichung 3.8-3.10 durch die Differenz der jeweiligen in den
Kanal ein- und austretenden Fliisse, so ergeben sich die Gleichungen des idealen
Riihrkessels. Das ideale Stromungsrohr kann somit als eine Hintereinanderschal-
tung vieler infinitesimal kleiner kontinuierlich betriebener idealer Riihrkessel be-
trachtet werden. Die Gleichung 3.9 14t sich auch fiir die Spezieskonzentrationen
¢; formulieren, wenn man pY; = M;c; einsetzt.

Implementierung: Die Umsetzung des PFTR-Modells in dem in dieser Ar-
beit erstellten Computerprogramm erfolgt, wie in Abbildung 3.4 gezeigt, durch
die Aufteilung des Stromungsrohres in viele kontinuierlich betriebene ideale Riihr-

kessel. Die Erhaltungsgleichungen eines idealen Riihrkessels lauten:
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Spezies:
oY; . -
Pargy = ' (V= Y5) = Yida. 3 5;M
= (3.11)
+Mz (AAZSZ =+ VAZ(,UZ) (Z = 1, Ng) ,
Energie:
Ny
vazc,, 6t = 0 Z YO (R — ;) — ;wihiMivAz
(3.12)
NQ
= " §ihiMiAn. + by (T, — T) Aa..
=1

Hier ist 7" =einstromender Massenfluff, h? = spezifische Enthalpie der Spezies ¢
im einstromenden Gemisch, ¥, = Massenbruch der Spezies i im einstrémenden
Gemisch, Va, = Volumen des Riihrkesselelements, und Ax, = Oberfliche des
Riihrkesselelements.

Obwohl nur stationdre Zustinde simuliert werden, sind die Gleichungen 3.11
— 3.12 aus numerischen Griinden in zeitabhdngiger Form formuliert. Nachdem
eine stationdre Losung fiir ein Riihrkesselelement gefunden wurde, wird das Aus-
gangsgemisch als Eingangsgemisch fiir das nichste Riihrkesselelement verwendet.
Da nur istotherme Zustidnde betrachtet werden, wurde zunichst auf die Imple-
mentierung der Energiegleichung verzichtet. Es ist sicherzustellen, dafs das Stro-
mungsrohr in geniigend viele Riihrkessel unterteilt ist, um Fehler durch eine zu
grobe Unterteilung zu vermeiden. Das erstellte Programm erlaubt es, auch nur
einen einzelnen kontinuierlich betriebenen Riihrkessel zu simulieren, und damit
auch Kreislaufreaktoren zu berechnen.

Zur Modellierung der heterogenen Reaktionen wird das Programmpaket DET-
CHEMS [41] verwendet. Dabei wurde zunéchst eine Programmversion erstellt,
bei der DETCHEMS extern an die Gleichungen 3.11 - 3.12 angekoppelt ist. Dies
bedeutet, daft zunéchst die Bilanzgleichungen der Gasphase gelost werden. An
DETCHEMS werden dann die sich ergebenden Spezieskonzentrationen und die
Temperatur iibergeben. Anschliefend berechnet DETCHEMS den dazugehori-
gen stationdren Zustand der katalytischen Oberfliche. Mit den sich ergeben-

den Oberflichen-Reaktionsgeschwindigkeiten $; werden dann die entsprechenden
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Konzentrationen in der Gasphase korrigiert. Der Vorteil dieser Kopplung ist, das
DETCHEMS als “Black Box” verwendet werden kann, was eine einfache Pflege
des Programmcodes ermoglicht. Die Losungsgeschwindigkeit 145t sich jedoch be-
trachtlich steigern, wenn Gleichungen 3.11 — 3.12 simultan mit den Gleichungen
fiir die Bedeckungsgrade 2.20 gelost werden. Dies wurde als weitere Programm-
version unter Verwendung der notwendigen DETCHEMS Routinen realisiert und
ist letzendlich die Programmversion, mit der die PFTR-Rechnungen in dieser

Arbeit erstellt wurden.

3.2.3 Massentransportkoeffizienten

Die Verwendung von Massentransportkoeffizienten ermoglicht die Beriicksichti-
gung des radialen Transports auch im idealen Strémungsrohr (PETR-Modell).

Die Definition der Massentransportkoeffizienten h; lautet
hi=— (3.13)
psYis — pYi
In dieser Gleichung bezeichnet j;, die radiale Massenflufidichte an der Kanal-
wand, ps ist die Massendichte an der Kanaloberfliche und Y; ist der Massen-
bruch der Spezies ¢ an der Kanaloberflache. Die mittlere Massendichte p und der

mittlere Massenbruch Y; sind iiber die folgenden Ausdriicke definiert:

To
_ o prdr
= —r ) 3.14
p J‘OO rdr ( )
_ " ouYrdr
y, =20 r (3.15)

L Jo purdr
Die Einbeziehung der Massentransportkoeffizienten in das PF'TR-Modell erfolgt

durch die Ersetzung des mittleren Massenbruchs Y; durch Y;, bei der Bestim-
mung der Oberflichenreaktionsgeschwindigkeiten $;. Die Massenbriiche an der

Oberflache Y; ; werden durch das folgende Gleichungssystem bestimmt:
h; (PsYi,s - ﬁYZ) = s; M;.
Die Massentransferkoeffizienten kénnen durch die Sherwood-Zahl Sh; in dimen-
sionsloser Form dargestellt werden (d ist der Kanaldurchmesser):
hid

)

Sh;
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Ein allgemeingiiltiger Ausdruck fiir die Sherwood-Zahlen Sh; laft sich bei che-
misch reagierenden Strémungen nicht angeben. Deshalb werden meist Korrela-
tionen verwendet, die fiir nicht reagierende Stromungen in kreisformigen Kanélen
entwickelt worden sind. Diese Korrelationen koénnen fiir inkompressible laminare
Stromungen mit konstanter Gasphasenzusammensetzung an der Wand oder fiir
konstante Speziesflufkdichte an der Wand angegeben werden. Die in den erstellten
Programmen implementierten Korrelationen wurden aus [19,42| entnommen und

lauten fiir den Fall der konstanten Gasphasenzusammensetzung an der Oberfléche

1000 41.0
Sh; = 3.657 4+ 8.827 | —— ——
rosrr () e ()
und fiir konstante Reaktionsgeschwindigkeit:

1000 ~%% 60.2
.= 436441318 [ — 22 1
Sh, 36+38<GZ> exp< GZ) (3.16)

In diesen Ausdriicken bezeichnet Gz die von der axialen Kanalposition z und der

Kanalgeschwindigkeit u abhingige dimensionslose Graez-Zahl:

zDM

GZZ' = 2u .

Die Randbedingungen, unter denen die Korrelationen abgeleitet sind, werden
in einen katalytischen Kanal nicht exakt eingehalten. Asymptotisch ndhert man
sich jedoch fiir sehr schnelle Reaktionsgeschwindigkeiten den konstanten Konzen-
trationen an der Kanalwand und fiir sehr langsame Reaktionen den konstanten
Speziesflukdichten an der Kanalwand [42]. Die Anwendbarkeit der Massentrans-
ferkoeffizienten ist deshalb bei chemisch reagierenden Stromungen jeweils genau
zu iiberpriifen. Im Rahmen dieser Arbeit wurde diese Uberpfriifung durch den
Vergleich mit BL-Rechnungen ermdglicht. Die beste Ubereinstimmung wurde un-
ter Verwendung von Gleichung (3.16) erzielt, weshalb in allen Rechnungen mit
Massentransferkoeffizienten dieser Ausdruck verwendet wurde.

Im allgemeinen ist bei der Anwendung von Massentransportkoeffizienten Vor-
sicht geboten, wenn innerhalb des Kanals starke Anderungen der physikalischen
Eigenschaften des Mediums (Dichte, Viskositat, Temperatur) oder der Wandtem-
peratur auftreten. Ebenso ist dieser Ansatz nicht fiir transiente Kanalsimulatio-

nen geeignet.
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3.3 Porendiffusionsmodelle

Sollen Washcoat-Katalysatoren modelliert werden, kann fiir einen quantitativen
Vergleich zwischen Experiment und Simulation auf die Einbeziehung der Poren-
diffusion in das Gesamtmodell oft nicht verzichtet werden. Die verschiedenen An-
sitze zur Modellierung der Porendiffusion im Washcoat unterscheiden sich in ihrer
Komplexitidt und damit im Rechenzeitbedarf. Ein sehr detaillierter Ansatz findet
sich bei Keil et al. [43,44]. In diesen Arbeiten wird der Washcoat durch ein zufil-
liges, dreidimensionales Porennetzwerk reprasentiert und ein Multikomponenten-
Diffusionsmodell zur Beschreibung des Massentransportes in den Poren verwen-
det. Der Vorteil bei diesem Modell ist, dak jede beliebige Porengrofenverteilung
verwendet werden kann und der Verzweigungsgrad zwischen Makro- und Mikro-

poren berticksichtigt wird. Dafiir sind allerdings die Rechenzeiten sehr lang.

Ein weiterer Ansatz ist die Losung einer Reaktions-Diffusionsgleichung [19]
im Washcoat. Bei diesem Ansatz sind die Washcoatparameter (Porositét, Po-
rendurchmesser, etc.) in den verwendeten Diffusionskoeffizienten enthalten. In
diesem Modell lassen sich Verzweigungsgrad und beliebige Porengrofenverteilun-
gen nicht mehr ohne weiteres beriicksichtigen, jedoch sind die Rechenzeiten dieses

einfacheren Modelles wesentlich kiirzer.

Werden weitere vereinfachende Annahmen (z. B. feste globale Reaktionsord-
nung) gemacht, 14t sich eine analytische Losung der Reaktions-Diffusionsglei-
chung finden. Dies fiihrt auf das Konzept der Effektivitdtskoeffizienten [18,19].
Dieser Ansatz erfordert im Vergleich zu den oben genannten Modellen fast keine
zusitzliche Rechenzeit. Der Giiltigkeitsbereich ist aufgrund der vereinfachenden

Annahmen aber eingeschréinkt.

In dieser Arbeit werden zur Modellierung der Porendiffusion das Effektivi-
téatskoeffizienten- und Reaktions-Diffusionsgleichungs-Modell verwendet. Das Po-
rennetzwerkmodell ist zu rechenzeitaufwendig, um es in das Gesamtmodell eines
idealen bzw. realen Stromungsrohres zu implementieren. Aufierdem standen die
notwendigen Daten, wie z. B. Konnektivitit, bei den untersuchten Katalysatoren

nicht zur Verfiigung
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3.3.1 Reaktions-Diffusionsgleichung
(detailliertes Washcoatmodell)

Durch die Diffusion und die chemischen Reaktionen kommt es zu Konzentrations-
gradienten im porosen Medium. Die rdumliche Konzentrationsvariation bewirkt
eine lokale Variation der Bildungsgeschwindigkeit s;. Die Konzentrationsgradien-
ten weisen im Washcaot an den Kanalwédnden im wesentlichen in radiale Rich-
tung, so dak man das Problem eindimensional behandeln kann. Zur Bestimmung
der Konzentrationsprofile und Reaktionsgeschwindigkeiten im Washcoat wird fiir

jede Spezies ¢ eine Reaktions-Diffusionsgleichung gelost:

GUA
—a A V8 = 07 (317)
T
. aciw
= —Degr =5 (3.18)

Hier bezeichnet j;ﬂf die diffusive Fludichte im Washcoat in radialer Richtung, ¢; v
die Konzentration der Spezies ¢ im Washcoat, v das Verhéltnis aus katalytisch
aktiver Oberfliche und Washcoatvolumen und Deg; den effektiven Diffusionsko-
effizienten der Spezies i (siehe Abschnitt 3.3.3).

Implementierung: Zur Losung von Gleichung (3.17) wird eine eindimensio-
nale Ortsdiskretisierung im Washcoat durchgefithrt und geméaf der Methode der
finiten Differenzen n Stiitzstellen eingefiihrt. Der Abstand der Stiitzstellen muf
nicht dquidistant sein. Damit lassen sich Bereiche im Washcoat, an denen starke
Gradienten auftreten, rechnerisch besser auflésen. Die Losung der Differential-
gleichung wird danach durch die Losung des diskreten Problems gendhert. Fiir
die Differenzenapproximation der Ableitung wird ein parabolischer Ansatz ver-
wendet, so daf an der Stiitzstelle [ nur die Werte am Punkt / und die unmittelbar
benachbarten Punkte (I — 1) und ({ + 1) eingehen.

Zusammen mit Gleichung (3.17) werden die Bestimmungsgleichungen der Be-
deckungsgrade nach Gleichung (2.20) gelost. Die Reaktionsgeschwindigkeit an
der Kanalwand s? entspricht der Diffusionsstromdichte aus dem Washcoat in die
Gasphase.

Das Washcoatmodell basierend auf der Losung der Reaktions-Diffusionsgleich-

ung wird im folgenden als detailliertes Washcoatmodell bezeichnet.
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3.3.2 Effektivitatskoeffizienten

(vereinfachtes Diffusionsmodell)

Das einfachere Porendiffusionsmodell basiert auf dem Konzept der Effektivitats-
koeffizienten 7; [19]|. Berechnet man die iiber das porése Medium gemittelten
Bildungsgeschwindigkeiten $;, so sind die Effektivitiitskoeffizienten n; definiert
durch

—— (3.19)

Unter der Annahme eines homogenen porosen Mediums, zeitlich konstanter Kon-
zentrationsverhéltnisse und einem Bildungsgeschwindigkeitsgesetz erster Ordnung
14kt sich der Effektivititskoeffizient analytisch berechnen [19]:

tan ((pz)
= ————. 3.20
n o (3.20)
Der Effektivitéitskoeffizient hingt dabei nur vom Thiele-Modul
5
&, =L 3.21
Deff,ici,o ( )

ab. Dabei ist L = Dicke des pordsen Mediums (Washcoat), v = Verhéltnis aus
katalytisch aktiver Oberflache und Volumen des Washcoats, c¢;o = Spezieskon-
zentration an der Oberfliche und D.g; = effektiver Diffusionskoeffizient. Der
Thiele-Modul ist eine dimensionslose Grofe. Unter der Wurzel in Gleichung (3.21)
steht das Verhiltnis aus der intrinsischen Bildungsgeschwindigkeit zum diffusiven
Stofftransport im pordésen Medium.

Implementierung: Bei Verwendung des Porendiffusionsmodells im PFTR-
Programm oder im Programmpaket DETCHEMS® @ ¢lerfolgt bei jeder Iteration
eine Berechnung der Effektivititskoeffizienten. Die Reaktionsgeschwindigkeiten
an der Kanalwand s? ergeben sich aus den intrinsischen Bildungsgeschwindigkeit

$; mit dem folgenden Ausdruck:
5P = ns,. (3.22)

Aufgrund der Massenerhaltung muss fiir alle Bildungsgeschwindigkeiten der glei-
che Effektivitatskoeffizient verwendet werden. D. h., dieses Modell ist nur fiir Re-
aktionssysteme bzw. Bedingungen anwendbar, bei denen eine Bildungs- bzw. Ab-

baugeschwindigkeit das gesamte Reaktionsgeschehen bestimmt. Dariiber hinaus
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Abbildung 3.5: Vergroferte Ansicht der Washcoatschicht an der Kanalwand [6]

wird die unterschiedliche Diffusionsgeschwindigkeit der einzelnen Spezies nicht

beriicksichtigt.

3.3.3 Effektiver Diffusionskoeffizient

Abbildung 3.5 zeigt eine vergroferte Abbildung der Washcoatschicht eines Ab-
gaskatalysators. Als Washcoat wird hauptsachlich Aly,O3 verwendet. Bei 3-Wege-
Katalysatoren enthélt der Washcoat zusétzlich Cerium- und Zirkoniumoxid als
Sauerstoffspeicherkomponenten. Die als aktive Materialien verwendeten Edelme-
talle befinden sich in der pordsen Struktur des Washcoats. Die den Washcoat
im Modell charakterisierenden Parameter sind die Pordsitat ep als das Verhélt-
nis aus Washcoatleerraum zu Washcoatgesamtvolumen (inkl. Leerraum) und der
Porendurchmesser dp. Diese Grofen miissen durch Messungen ermittelt werden.
Ein weiterer Parameter ist der Tortuositatsfaktor 7. Der Tortuositatsfaktor ist ei-
ne empirische Grofe, welche die Abweichung der Porengeometrie von der idealen
Zylinderform und die labyrinthartige Verkniipfung der Poren untereinander be-
riicksichtigt. Aufgrund der im allgemeinen sehr komplexen Porenstruktur, ist es
nicht moéglich 7 a priori zu berechnen, so dafl dieser Wert aus der Messung des ef-
fektiven Diffusionskoeffizienten bestimmt werden mufs. Soweit nicht experimentell
bestimmt, wird iiblicherweise ein Wert von 3 oder 4 als Ndherung verwendet [18|,
was mit den Literaturangaben fiir Al,O3 iibereinstimmt [45].

Wie in Kapitel 2.4 diskutiert, hingt der Diffusionsmechanismus vom Poren-
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durchmesser ab. Liegt molekulare Diffusion in den Poren vor, so berechnet sich

der effektive Diffusionskoeffizient nach dem Ausdruck
6P M
Deg i = —D;". (3.23)
T
Im Falle von Knudsen-Diffusion ergibt sich mit Gleichung 2.30 der Ausdruck zur
Berechnung des effektiven Diffusionskoeffizienten als

Ep dp 8RT
D = 28 . 3.24
fr, T 3V 7wM; ( )

Um beide Diffusionsvorgénge zu beriicksichtigen, kann mit der Bosanquet-Formel

[19,46] ein kombinierter Diffusionskoeffizient D; berechnet werden:

1 1 1
D;  Dmoi  Dynuai ( )

Analog zu den obigen Ausdriicken ist der effektive Diffusionskoeffizient dann
Deg; = 2D (3.26)
T

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

Oft zerfillt die Porenradienverteilung in zwei Regionen. Es kann dann, ge-
trennt fiir die Makroporen und die Meso- bzw. Mikroporen, ein mittlerer Poren-
durchmesser und eine Porositdt ermittelt werden. Um solche bidispersen Was-
hcoats zu beschreiben, haben Wakao und Smith [47] das sogenannte Random-
Pore-Modell entwickelt. In diesem Modell wird der effektive Diffusionskoeffizient
aus den jeweiligen Diffusionskoeffizienten der Makroporen (Pordsitit ep macro) und

Mikroporen (Porositit ep micro) berechnet,

62mir 1+3€ macro) —
%’,macro Dmiero ( fmac 0) Dmicro,i- (327)

Deﬂ,i - l)madcro,ifg 1
— €P,macro

Die kombinierten Diffusionskoeffizienten werden geméfs der Bosanquet-Formel

(3.25) bestimmt:

Makroporen:

R S 1 (3.28)
5macro,i Dmol,i (DkHUd;i)macro ’ '
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Mikroporen:

S N | (3.29)
5micro,i Dmol,i (DkHUd;i)micro ' '

Das Besondere des Wakao-Smith-Modells besteht darin, daf kein anpaftbarer Pa-
rameter benutzt werden muf.

Die Wahl des jeweiligen Modells zur Simulation des Washcoats hangt von den
experimentell ermittelten Washcoatparametern ab. Eine Unsicherheit besteht be-
ziiglich der Vernetzung des Porennetzwerkes, da diese hdufig nicht bestimmt wird.
So kann es sein, daf trotz geniigend vieler Makroporen die Mikroporen diffusions-
limitierend sind. Dies ist der Fall, wenn die Makroporen nur ungeniigend vernetzt
sind, so daf die Spezies immer wieder durch Mikroporen diffundieren miissen, um
in alle Bereiche des Washcoats vorzudringen. Diese Diffusionslimitierung durch
die Mikroporen kann unabhéngig davon auftreten ob sich in den Mikroporen
katalytisch aktives Material befindet oder nicht; letzteres tritt bei sehr kleinen

Mikroporendurchmessern auf.

3.4 Losungsverfahren

Die numerische Losung der nach der Diskretisierung erhaltenen Systeme aus ge-
wohnlichen Differentialgleichungen und algebraischen Gleichungen erfolgt mit ei-
nem semi-impliziten Extrapolationsverfahren, das von Deuflhardt, Hairer, Nowak
und Zugk entwickelt und im Programmpaket LIMEX realisiert wurde [48|, siehe
auch [41].

3.5 Sensitivititsanalyse

Ein wichtiges Hilfsmittel bei der Untersuchung chemischer Reaktionssysteme ist
die Sensitivitatsanalyse [11]. Bei einer Sensitivititsanalyse wird die Abhangigkeit
der Losung eines Differentialgleichungssystems von den verwendeten Parametern
untersucht. Dies ist insbesondere dann von Interesse, wenn das System Parameter
enthéalt, die nicht genau bekannt sind, oder wenn ermittelt werden soll, welches
die bestimmenden Parameter sind.

Reaktionsmechanismen konnen eine Vielzahl von Reaktionen enthalten. In

Abhéngigkeit der Reaktionsbedingungen sind aber meist nur eine geringe Anzahl
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von Reaktionen geschwindigkeitsbestimmend. Die Untersuchung der Sensitivitét
der Konzentrationen auf Anderungen der Geschwindigkeitskoeffizienten ermog-
licht das Auffinden der geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionsschritte. Diese
Information kann einerseits zur Verbesserung des Reaktionsmechanismus verwen-
det werden und ist andererseits auch ein Hinweise darauf, welches die umsatzli-
mitierenden Reaktionschritte sind.

Die Geschwindigkeitsgleichungen zur Bildung der Spezies 7, lassen sich in der

folgenden Form angeben:

aci .

E = E(Cl ...... CNg—l—Nsakl ...... ng+Ks) 1 = 1,2,3,...Ng+NS. (330)
In diesem Gleichungssystem sind die Spezieskonzentrationen ¢; die abhingige Va-
riablen und die Geschwindigkeitskoeffizienten k, sind die Parameter des Systems.
Als Maf fiir die Sensitivitdt der Spezieskonzentration ¢; beziiglich des Geschwin-

digkeitskoeffizienten k, wird der sogenannte Sensitivitatskoeffizient S;, oder der

relative Sensitivitdtskoeffizient S;¢angegeben:
o¢; k, Oc;
g = qrel — T 3.31
"t ok, e Ok, (3:31)

Die Bestimmungsgleichungen der Sensitivitdtskoeffizienten erhélt man durch par-
tielle Differentation von Gleichung (3.30) nach den Geschwindigkeitskoeffizienten
ky,

0, OF OF

T =1

oF;

Die in dieser Gleichung auftretende Jacobi-Matrix 5
J

wird bereits bei der Lésung
von Gleichung (3.30) bendétigt, so dat Gleichung (3.32) mit einem vertretbaren
zusitzlichen Rechenaufwand gelost werden kann. Die Sensitivitdtsanalysen in die-
ser Arbeit wurden mit einer erweiterten Version des in der Arbeitsgruppe reaktive

Stromung entwickelten Programm SIMPL [49]| durchgefiihrt.

3.6 Struktur der Programmpakete

Die Grundstruktur der Programmpakete ist in Abbildung 3.6 schematisch wie-

dergegeben. Der verwendete Reaktionsmechanismus wird zusammen mit den mo-
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lekularen Parametern und den thermodynamischen Daten in ein Pre-Processing-
Programm eingelesen. Das Programm priift die Daten auf Vollsténdigkeit und
Konsistenz. Falls notwendig, werden die Geschwindigkeitskoeffizienten der Riick-
reaktionen und die Polynomfits fiir die Transportkoeffizienten berechnet. Es gibt
jeweils ein Pre-Processing-Programm fiir die Gasphase und fiir die Oberflache.
Jedes Programm erzeugt eine Zwischendatei.

Die Zwischendateien werden zusammen mit den notwendigen Eingabedaten
(z. B. Kanalldnge, Durchmesser etc.) vom eigentlichen Berechnungsprogramm
eingelesen. Wird der Washcoat beriicksichtigt, mufs zusétzlich eine Eingabedatei
mit den notwendigen Parametern eingelesen werden. Die Ergebnisse werden in
Dateien geschrieben und kénnen mit iiblichen Plotprogrammen (Kaleidagraph™,
Excel™, Tecplot™) ausgewertet werden.

Alle Programme sind in Fortran77 geschrieben. Die Rechenzeiten hingen stark
von der Modellkomplexitit und der Grofke des Reaktionsmechanismus ab. Ei-
ne typische Berechnung der HC-SCR auf Pt/Al,O3 (66 Oberflichenreaktionen,
24 Oberflachenspezies) benotigt bei der Verwendung des PFTR-Modells zusam-
men mit dem detaillierten Washcoatmodell auf einer SGI Workstation (R12000,
270Mhz) einige Minuten. Die Rechenzeiten des BL-Modells mit dem detaillier-
ten Washcoatmodell liegen bei ca. 4-6 Stunden. Wesentlich kiirzere Rechenzeiten
ergeben sich bei Verwendung von Effektivititskoeffizienten oder bei der Vernach-
lassigung des Washcoats. Die Rechenzeiten liegen dann im Bereich einiger Sekun-

den.
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Molekulare Parameter
Thermodynamische Daten
Spezies Daten * # Spezies Daten
Reaktionsmech. Reaktionsmech.
Gasphase Oberflache
_______ Zwischendatei | _ _ _| Zwischendatei | _ _ _ _ _ _
Gasphase Oberflache
Eingabedatei :
A Iﬂlir . - APPLIKATION: -¢—| Washcoatparameter
ppiikation BL-Modell/PFTR-Modell

Ausgabedateien

Abbildung 3.6: Struktur der Programmpakete



Kapitel 4

HC-SCR auf Pt/AlyO3

4.1 Hintergrund

Der hohe Sauerstoffgehalt im Abgas mager betriebener Benzin- oder Dieselmo-
toren stellt besondere Anforderungen an das Abgasnachbehandlungssystem zur
Reduktion von NOy (NO+NO,). Die bei konventionellen Otto-Motoren erfolgrei-
che Abgasreinigungstechnik mittels Drei-Wege-Katalysatoren 1dt sich nicht auf
sauerstoffreiche Abgase iibertragen, da die Reduktionsmittel CO und HC (Koh-
lenwasserstoffe) im sauerstoffreichen Abgas nicht mehr ausreichend zur Verfii-
gung stehen. In der Konsequenz muf das Reduktionsmittel fiir eine katalytische
Reduktion von NO, hinzugegeben werden. Dieses bezeichnet man als selektive
katalytische Reduktion bzw. SCR (Selective Catalytic Reduction).

Ein Verfahren, welches bereits in stationidren Verbrennungsanlagen eingesetzt
wird, ist die selektive Reduktion mit Ammoniak auf V,05-Katalysatoren (NHs-
SCR):

V20
ANH; +4NO + Oy — 4N, + 6 H,O

Allerdings stellt hier die technische Realisierung in einem mobilen Fahrzeug eine
grofe Hiirde dar. Aus Sicherheitsgriinden ist es nicht moglich, gasférmiges Ammo-
niak mitzufithren. Daher wird in vielen Ansitzen versucht, das Ammoniak in-situ
zu generieren, z. B. aus Harnstofflosung [10]. Zur Erh6hung des NO,-Umsatzes
kann dabei das Prinzip ,Oxidation vor Reduktion“ angewendet werden, d. h. vor
der Reduktion wird NO in einem platinhaltigen Katalysator zu NOy oxidiert. Ein

weiteres Problem betrifft die Dosierungsstrategie, bei der es einerseits gilt, eine

20



4.1. HINTERGRUND 51

grofse NOy-Konversionsrate zu erzielen, und andererseits verhindert werden muf,
dafs iiberschiissiges NHj in die Umwelt gelangt.

Um den technischen Aufwand der Bereitstellung eines zusétzlichen Redukti-
onsmittels zu umgehen, wére es wiinschenswert, aus dem Treibstoff gewonnene
Kohlenwasserstoffe zu verwenden. Die katalytische Reduktion bei diesem HC-

SCR genannten Verfahren erfolgt nach der Brutto-Reaktion

Katalysator
C,H,, + (% + 2n) NO — (% —I—n) Ny + %HQO +nCOs.

Die Suche nach geeigneten Katalysatoren ist Gegenstand der aktuellen Forschung.
Die untersuchten Materialien lassen sich in drei Gruppen einteilen: Edelmetal-
le [50-52|, Metalloxide |53] und ionenausgetauschte Zeolithe [54,55|. Die auf Zeo-
lithen basierenden Systeme haben den Nachteil, daf sie bei Anwesenheit von
Wasserdampf thermisch nicht stabil sind und erst bei hoheren Temperaturen ak-
tiv werden [2|. Die meisten Metalloxidkatalysatoren zeigen nur eine moderate
Aktivitdt und unterliegen ebenfalls thermischer Alterung |2]. Edelmetallbasier-
te Katalysatoren (insbesondere Platin) zeigen eine hohe Aktivitit bei niedrigen
Temperaturen, kombiniert mit guter thermischer Stabilitat. Die Aktivitat ist nur
wenig beeinflufst durch die Anwesenheit von Wasserdampf. Das Temperaturfen-
ster, in dem NO,-Reduktion erfolgt, ist jedoch schmal und zeigt eine hohe N5O-
Selektivitét. Durch den Einsatz von Promotoren [56] oder der Kombination ver-
schiedener Katalysatorsysteme [57| wird versucht, diese Nachteile zu beseitigen.

Ein weiteres Konzept zur NO,-Reduktion ist der Speicherkatalysator. Die
Verwendung dieses Katalysatorprinzips erfordert es, dak der Motor abwechselnd
mit magerem und mit stochiometrischem bzw. fettem Gemisch betrieben wird.
In der mageren Phase wird auf der Aktivkomponente (meist Platin) NO zu NO,
oxidiert und mittels einer Speicherkomponete (z. B. La;O3 oder BaO) als Nitrat
eingespeichert. Zur Regeneration des Speichers wird das dem Motor zugefiihrte
Gemisch angefettet, was eine Reduktion des eingespeicherten NO, durch die dann
im Uberschuf vorhandenen Abgaskomponenten HC und CO ermdoglicht [2].

Bei allen oben genannten Konzepten wird Platin entweder als Oxidations- oder
Reduktionskatalysator verwendet. Zusétzlich ist Platin eine der Aktivkomponen-
ten in Drei-Wege-Katalysatoren. Das Verstdndnis der auf Platin ablaufenden ka-
talytischen Prozesse ist daher sowohl vom praktischen als auch vom fundamenta-
len Gesichtspunkt von Interesse. Dies ist die Motivation, die HC-SCR (bzw. das



52 KAPITEL 4. HC-SCR AUF PT/AL5O;

NO + O2 CO2 + H20 +
NO3- N2 NO2
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Abbildung 4.1: Funktionsschema des NO,-Speicher-Reduktions-Katalysators

Reaktionssystem NO/C3Hg/O,) auf Pt/Al,O3 zu untersuchen. Da Elementarre-
aktionen unabhéngig von den Reaktionsbedingungen sind, ist der Mechanismus
prinzipiell nicht an die Anwendung in der HC-SCR Simulation gebunden. Die
Verwendung von Globalreaktionen hingegen, wie sie oft bei der Simulation von
Drei-Wege-Katalysatoren verwendet werden, z. B. in [27,30,32], macht es unmog-
lich, diese Modelle auf magere Bedingungen zu iibertragen und zur Modellierung
der HC-SCR einzusetzen.

4.2 Reaktionsmechanismus

Zur Aufklirung der bei der HC-SCR auf Pt/Al,O3 am Katalysator ablaufenden
Prozesse wurde eine Vielzahl von Untersuchungen [58-62| durchgefiihrt. Aller-
dings herrscht trotzdem keine Klarheit {iber den an der Oberfliche ablaufenden
Reaktionsmechanismus. Burch et al. [63] schlagen einen Mechanismus vor, der
auf der Dissoziation des NO auf einer lokal sauerstofffreien Platin-Oberflédche
beruht. Andere Autoren [64,65| postulieren hingegen Mechanismen, die im wei-
testen Sinne auf der Bildung und dem Abbau von Organonitro-Intermediaten
basieren. Eine genaue Spezifizierung der Intermediate wird allerdings nicht gege-
ben. Die in der Literatur vorgeschlagenen Mechanismen enthalten keine kineti-
schen Daten, so dal keine qualitativen Aussagen moglich sind und sich die in der
Literatur verwendeten Modelle bislang auf gefittete kinetische Parameter stiitzen
miissen [66,67].

Zur Modellierung der HC-SCR, Reaktion auf Pt/Al,O3-Katalysatoren wur-

de ein Reaktionsmechansimus entwickelt, der aus 66 Elementarreaktionen be-
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steht und 24 Oberflichenspezies beinhaltet. In der Gasphase werden die Spe-
zies NO, NO,y, N,O, N,, CO, CO,, C3Hg, Hy, OH, H,O und O, betrachtet.
Die verwendeten kinetischen Daten stammen aus Untersuchungen an Einkristall-
Oberflachen, polykristallinen Folien und Pt/Al;O3. Da Platin bei den betrach-
teten Pt/Al,O3-Katalysatoren in disperser Form vorliegt, besitzt es keine ein-
heitliche Oberflichenstruktur. Untersuchungen mit TEM und Rontgenbeugung
zeigen, dafs die meisten Platinpartikel auf Al,O3; und SiO, als Kubo-Oktaeder
und Tetraeder [68,69] vorliegen und hauptséchlich (111)- und (100)-Facetten zei-
gen [69,70|. Daneben besitzen die Partikel in Abhéngigkeit ihrer Grofe Stufen,
Ecken und andere Fehlstellen. Die quantitativen Anteile der einzelnen Flichen
und Fehlstellen an der Gesamtoberfliche hingt u. a. von der Beladung und Pra-
paration ab. Es ist deshalb nicht moglich, a priori die genaue Oberflachenstruktur
der Platinpartikel auf einem solchen Tragerkatalysator anzugeben.
Untersuchungen [59] zeigen, daf bei der hier untersuchten HC-SCR-Reaktion
auf Pt/Al,O3, das Al,O3 als chemisch inert angesehen werden kann. Angaben
iiber die katalytische Oberfliche beziehen sich deshalb immer auf die Platin-
oberfliche. Der Mechanismus der NO-Reduktion folgt dem Reaktionsschema von
Burch (siehe oben), d.h. C3Hg reagiert nicht direkt mit NO, sondern sorgt durch
die Reaktion mit dem an der Platinoberfliche adsorbierten O(s) fiir freie Oberfl&-
chenplitze, auf denen NO dissozieren kann. Das gesamte Reaktionsschema glie-

dert sich in die folgenden Teile:
e C3Hg-Oxidation,
e NO-Oxidation,
e NO-Reduktion zu Ny und N5O.

In den folgenden Abschnitten werden diese Teilmechanismen vorgestellt. Der Ge-
samtreaktionsmechanismus der HC-SCR ergibt sich aus der Kombination dieser

Teilmechanismen.

4.2.1 C3H4-Oxidation

Die Oxidation ungesittigter Kohlenwasserstoffe, wie C3Hg oder CyHy, auf Platin
ist dadurch gekennzeichnet, daf die Platinoberfliche vor der Ziindung der Reakti-

on auch bei Sauerstoffiiberschuft in der Gasphase nahezu sauerstoffrei ist |59, 71].
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Dies macht es notwendig, in den Reaktionsmechanismus Reaktionen aufzuneh-
men, die sowohl auf sauerstofffreier wie auch auf sauerstoffbedecker Oberflédche

relevant sind.

Das Reaktionsschema der C3Hg-Oxidation ist in Abbildung 4.2 aufgezeichnet.

Es gibt im wesentlichen zwei Reaktionspfade.

Der erste Reaktionspfad beginnt mit der molekularen Adsorption von C3;Hg.
Dabei kommt es zur Aufspaltung der Doppelbindung und zur Ausbildung von
zwei o-Bindungen mit der Platinoberfliche [72]. Durch H-Abspaltung wird das
adsorbierte C3Hg(s) in Propylidin (Pt=C3Hj;(s)) umgewandelt. Diese Umwand-
lung erfolgt wahrscheinlich in mehreren Reaktionsschritten. In der Literatur fin-
den sich jedoch keine Daten fiir die einzelnen Schritte. Dementsprechend miissen
die verwendeten kinetischen Daten als Werte des reaktionsbestimmenden Schrit-
tes betrachtet werden. Nach dem Aufbrechen einer C-C-Bindung werden die ent-
stehenden Fragmente durch Oxidation, H-Abstraktion und C-C-Spaltung weiter
abgebaut und letztendlich zu CO(s) und H,O(s) oxidiert (siche Anhang B.2 Re-
aktionen 26-53). Der hierzu notwendige Sauerstoff liegt nach dissoziativer Ad-
sorption in atomarer Form O(s) auf der Oberflache vor. HyO(s) desorbiert in die
Gasphase, und CO(s) wird in der Folge weiter zu COq(s) oxidiert, welches dann
ebenfalls desorbiert. Einige der Elementarreaktionen wurden aus anderen Arbei-
ten iibernommen. So stammen die Elementarreaktionen der CH,(s)-Oxidation
und CO(s)-Oxidation aus [15,73] bzw. 37|, wo sie zur Simulation der platinkata-
lysierten CHy-Konversion und der partiellen C,Hg-Oxidation verwendet wurden.
Die Reaktionen von H(s), O(s), HyO(s) und OH(s) sind [74] entnommen, wo sie

zur Simulation von Ziindprozessen eingesetzt wurden.

Das Reaktionsschema beinhaltet noch einen zweiten Reaktionspfad. Dieser be-
ginnt mit der O(s)-unterstiitzten dissoziativen Adsorption von C3Hg. Bei diesem
Reaktionsschritt wird durch ein adsorbiertes O(s) ein H-Atom der Methylgrup-
pe von C3Hg abgespalten und Allyl (C3Hs(s1)) gebildet, welches an das Platin
gebunden ist (Pt-CHy-CH—CH,) . Die Motivation fiir die Einbeziehung dieses
Reaktionspfades ist, daf die Doppelbindung die Abstraktion eines allylischen
H-Atoms erleichtert (Resonanzstabilisierung). Des weiteren wird ein dhnlicher
Mechanismus in [36] fiir die Ethylen-Oxidation auf Pt/Rh angegeben. Auf Silber
fiihrt erst dieser Reaktionspfad zur totalen C3Hg-Oxidation [75]. Uber den detail-

lierten Verlauf des C3Hj;(s1)-Abbaus finden sich in der Literatur keine Hinweise.
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Abbildung 4.2: Reaktionsschema der C3Hg-Oxidation auf Platin
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Im Mechanismus wird deshalb der weitere Abbau nach der Oxidation zu C3Hy(s1)
bis zu CO(s) und HyO(s) als Globalreaktion beschrieben. Diese Vereinfachung ist
akzeptabel, da dieser Reaktionspfad nur auf einer sauerstoffbedeckten Oberfliche
relevant wird und auf einer solchen Oberflache sehr schnell ablauft.

Die Aktivierungsenergie der CO-Oxidation weist im Reaktionsmechanismus
neben der Abhéngigkeit von der CO-Bedeckung auch eine Abhéngigkeit von der
NO-Bedeckung auf. Die Abhéngigkeit von der NO-Bedeckung wurde eingefiihrt,
um die experimetell beobachtete CO-Bildung bei der C3Hg-Oxidation bei Anwe-
senheit von NO zu erkldren (d. h. NO verlangsamt die CO(s)-Oxidation, siehe
Abschnitt 4.6.2).

Die komplette Auflistung der Einzelreaktionen findet sich in Anhang B.2.

4.2.2 NO-Oxidation

Die NO-Oxidation lauft in dem in dieser Arbeit erstellten Reaktionsmechanismus

tiber den in |76] vorgeschlagenen Eley-Rideal-Reaktionsmechanismus ab:

NO,(s)-Bildung: NO + O(s) = NOy(s)
NOy(s)-Desorption:  NOy(s) = NO; + Pt(s)

Die NO,-Bildung nach einem Langmuir-Hinshelwood Mechanismus erscheint un-
wahrscheinlich, da Experimente zeigen, daft die NO-Oxidation nicht durch eine
Sauerstoffvergiftung der Oberfliche negativ beeinfluft wird [76]. Es ist vielmehr
eine Steigerung des Umsatzes mit zunehmender Sauerstoffkonzentration zu beob-
achten. Untersuchungen an Pt(111)-Oberflichen kommen zu dem Ergebnis, daf
die Oxidation von adsorbiertem NO im Gegensatz zur CO-Oxidation aus ener-
getischen Griinden unwahrscheinlich ist |77]. Die kinetischen Daten wurden wie
folgt abgeleitet.

Bei der Desorption von NOy(s) mufs beachtet werden, daf auf Platin zwei
NOs(s)-Spezies beobachtet werden, eine briickengebundene (N- und ein O-Atom
sind an das Platin gebunden) und eine, die nur iiber das N-Atom an die Platin-
oberfliche gebunden ist. Beide Spezies haben unterschiedliche Desorptionsener-
gien, wobei die briickengebundene mit 58,6-75,3 kJ/mol gegeniiber 46 kJ/mol
stérker gebunden ist [78,79]. Insbesondere ist nur das briickengebundene NOg in
der Lage zu NO(s) und O(s) zu dissozieren [79]. Im NO-Oxidationsmechanismus

wird deshalb ein Wert von 60 kJ/mol fiir die Desorptionsenergie verwendet.
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Stufe (142 kJ/mol) Insel
Terrasse(105 kJ/mol) Ecke

Abbildung 4.3: NO-Adsorptionsplitze und -Desorptionsenergie auf Platin

Die Dissoziationsenergie von NO,(s) auf polykristallinem Platin wird von Wick-
ham et al. [78] mit 83,3-92,1 kJ/mol angegeben. Die Variation der Aktivierungs-
energie resultiert aus unterschiedlichen Sauerstoffbedeckungen. Im Reaktionsme-
chanismus wird aufgrund der grofen Sauerstoffbedeckung bei der HC-SCR und
NO-Oxidation eine etwas hoherer Wert von 98,7 kJ/mol verwendet.

Die NO-Desorptionsenergie hingt von der kristallographischen Orientierung
der Oberfliche und dem Adsorptionsplatz (Abbildung 4.3) ab, und reicht von
104,6 kJ/mol auf Pt(111), 150,6 kJ /mol auf Pt(100) [80], 142,3 kJ/mol auf Stufen
[81] bis zu 145 kJ/mol auf Pt/Al,O3 [82]. Der priexponentielle Faktor wird in
den meisten Literaturstellen mit 10'® angegeben [80,83]. Die im Mechanismus
verwendete Desorptionsenergie von 140 kJ/mol entspricht der Desorption von
dispersen Platinpartikeln bzw. Fehlstellen oder Pt(100).

Die Bindungsenergie zwischen NO und der Platinoberfliche wird nur wenig
durch die Koadsorption von Sauerstoff beeinfluft [82]. Es kommt jedoch zu ei-
ner Verdringung des NO von den Fehlstellen, da diese vom Sauerstoff blockiert
werden [84]. Da Adsorbate i.a. an Fehlstellen stdrker gebunden sind als an Teras-
senplitzen, kommt es effektiv zu einer Verringerung der Desorptionsenergie. Im
Modell wird dies dadurch beriicksichtigt, daf die Desorptionsenergie von NO in
Abhéngigkeit von der Sauerstoffbedeckung um 10 kJ/mol abnimmt.

4.2.3 NO-Reduktion

Der Reduktionsprozess von NO beginnt nach der NO-Adsorption mit der Dis-
soziationsreaktion. Das dabei entstehende N(s) kann sich mit NO(s) zu NoO(s)
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verbinden oder mit einem weiteren N(s) zu Ny rekombinieren:

NO(s)-Dissoziation: NO(s) + Pt (s) = N(s) + O(s)
N,O(s)-Bildung: N(s) + NO (s) = NyO(s) + Pt(s)
N,-Bildung: N(s) + N(s) = Ny + 2Pt(s)

Die Aktivitdt der verschiedenen Platinoberflichen beziiglich der NO-Dissoziation
ist recht unterschiedlich. Am aktivsten ist die (100) Oberfliche und Fehlstel-
len [80,81]. Die Aktivierungsenergie betragt 119 kJ/mol fiir Pt(100) [85] und 115
kJ/mol fiir polykristallines Platin [86|. Fiir Pt(111) errechneten Shustorovich et
al. [87] einen Wert von 62,8 kJ/mol, wobei die Desorptionsenergie von NO in
dieser Arbeit nur 83,7 kJ/mol betrigt. Im NO-Reaktionsmechanismus wird ein
Wert von 107,8 kJ/mol verwendet. Weiterhin wird eine Zunahme der Aktivie-

rungsenergie um 3 kJ/mol bei vollstindiger CO-Bedeckung angenommen.

Untersuchungen [88] auf Pt(335) (Pt(s)[4(111)x(100)] in Terassen-Stufen-
Notation) zeigen, daf nur NO(s) auf Terassenplitzen zu NoO(s) reagiert. Der
bevorzugte Reaktionspartner ist dabei N(s), welches aus der NO-Dissoziation
an Stufen stammt. Bei der Aufstellung des Reaktionsmechanismus wurde an-
genommen, dak an Fehlstellen adsorbiertes NO durch Oberflichendiffusion auf
die Terassenplitze gelangt und dort mit N(s) reagiert. Es wird im Rahmen der
Mean-Field-Naherung vorausgesetzt, daf die Diffusionsgeschwindigkeiten auf der
Oberflache nicht limitierend fiir die Reaktionsgeschwindigkeit sind. Somit ist es
nicht notwendig, verschiedene Adsorptionsplitze einzufiihren. Die kinetischen Da-
ten der NyO-Bildung wurden aus den (Terassen-) Werten fiir Pt(111) in [87]

bestimmt.

Die Aktivierungsenergie der Rekombinationsreaktion von N(s) zu Ny ist im
Reaktionsmechanimsus von der CO-Bedeckung abingig. Diese Annahme basiert
auf der Uberlegung, daf ein stark an die Oberfliiche gebundenes Molkiil wie CO
das Fermi-Niveau senkt. Es ist zu erwarten, dafl die Abnahme der Elektronendich-
te eine Schwéchung der Pt-N(s) Bindung bewirkt und somit zu einer Abnahme
der Aktivierungsenergie fithrt. Erst diese Annahme erméglichte es, die Ny /NyO-
Selektivitdt der NO-Reduktion auf Pt/Al,Oj3 richtig wiederzugeben.

Die Bedeckungsabhéngigkeit der NO-Desorption, wie sie bei der NO-Oxidation
ohne Anwesenheit von C3Hg verwendet wird, ist im NO-Mechanismus der HC-
SCR vernachléssigt worden. Der Grund dafiir ist, daf durch die C3Hg-Oxidation
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die Fehlstellen von O(s) ,,gesdubert” werden und so keine Verdrangung durch O(s)

beriicksichtigt werden muf.

4.3 Validierungsexperimente

Zur Validierung der erstellten Modelle wurden Experinente am Institut fiir Che-
mische Technik der Universitit Karlsruhe durchgefiihrt. Dort wurden Cordierit-
Wabenkatysatoren mit Pt/Al,O3 beschichtet und die Reaktionsumsétze als Funk-
tion der Temperatur in einem Integralreaktor unter isothermen Bedingungen ge-
messen. Bei allen Versuchen war die Eingangsgastemperatur gleich der Tempera-
tur des Katalysators.

Wichtig fiir den Vergleich zwischen Simulation und Experiment ist die Cha-
rakterisierung des Katalysators. Neben der Beladung mit Platin ist die Dispersion
des Edelmetalls eine wichtige Grofe, da sie angibt, wie viele Oberflichenatome zur
Verfiigung stehen. Die Dispersion wurde durch Hy-Chemisorptionsmessungen be-
stimmt. Die Gesamtoberfliche (Platin+Washcoat) wurde nach der BET-Methode
[24] durch Physisorption von Ny ermittelt. Das Porenvolumen und die Porenra-
dienverteilung im Washcoat wurde durch hochaufésende TEM-Aufnahmen bzw.
Ny-Sorptionsmessungen und fiir die Makroporen durch Hg-Porosimetrie ermit-
telt. Dabei zeigte der untersuchte Katalysator einen sehr einheitlichen Mikro-
porendurchmesser von 4 nm. Uber 69% des gesamten Porenvolumens entfallen
auf Poren mit ca. 4 nm Durchmesser, das restliche Porenvolumen wird durch
Makroporen im pum-Bereich gebildet. Damit liegt der Mikroporenanteil in dem
Bereich, wie er sich auch in der Literatur fiir Al;O3-Washcoats findet [45]. Die
Zusammenfassung der Kenngrofen des Katalysators findet sich in Tabelle 4.1.

Aus den Kenngrofen des Katalysators lassen sich die bendtigten Simulations-
parameter ableiten. Bei der Berechnung der Porositét fiir die Makro- und Mikro-
poren stellt sich jedoch das Problem, daf bei den verwendeten Messverfahren das
Porenvolumen des Cordierits mitgemessen wird, was sich insbesondere auf den
Makroporenanteil auswirkt (Cordierit besitzt einen mittleren Porendurchmesser
von von 4 pm [19]). Deshalb mufte fiir die Porositdten auf typische Literatur-
werte fiir AlyO3-Washcoats zuriickgegriffen [45]. Die gemessen Porendurchmesser
wurden dabei als mittlere Porendurchmesser fiir die Mikro- bzw. Makroporen
beibehalten.
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Katalysator Pt/Al,O3
Pt-Beladung 1 Masse-%
Pt-Dispersion 17%

Aktive Pt-Oberflidche 0,22 m?/g
Mittlerer Pt-Partikeldurchmesser 6,5 nm
BET-Oberfléche 27 m?/g
Porenvolumen 0,7257 cm? /g
Mittlerer Porendurchmesser (Mikroporen) | 4 nm
Mittlerer Porendurchmesser (Makroporen) | 5,98 pm

Tabelle 4.1: Kenngrofen der verwendeten Katalysatoren

Als Washcoatdicke wurde in den Simulationen ein Wert von 100 um angenommen.
Dieser Wert ist als ein Mittelwert zu sehen, da im allgemeinen die Washcoatdicke
(Abbildung 3.2) in den Ecken der Kanile (ca. 100-150 pm) grofer ist als an
den Wénden in der Mitte (ca. 10 pm). Bei der Auswahl der Washcoatdicke kann
leider keine iiber die Kanalwand mathematisch gemittelte Washcoatdicke verwen-
det werden, da diese nicht beriicksichtigen wiirde, daf insbesondere bei kleineren
Durchflulgeschwindigkeiten in den Ecken aufgrund der gréferen Menge von ka-
talytisch aktivem Material ein groferer Teil des Gesamtumsatzes stattfindet.
Zur Bestimmung des 7-Faktors (siche Abschnitt 3.3) wird das Washcoatvo-
lumen unter der Annahme einer konstanten Dicke an der Kanalwand berechnet.
Der ~-Faktor ergibt sich dann aus dem Quotienten der katalytisch aktiven Ober-
fliche und dem berechneten Washcoatvolumen (dieses Vorgehen stellt sicher, daf
in der Simulation die gleiche Menge an katalytisch aktivem Material vorhanden
ist wie im realen Katalysator). Die effektiven Diffusionskoeffizienten wurden bei
allen Rechnungen in diesem Abschnitt mit dem Random-Pore-Modell ermittelt.
In den Experimenten und in der Simulation wurden Katalysatorproben mit
20 mm Durchmesser und einer Linge von 5 mm — 60 mm verwendet. Tabelle 4.2

enthilt die zur Simulation dieser Katalysatoren verwendeten Parameter.

4.4 NO-Oxidation

Als erstes Teilreaktionssystem der HC-SCR-Reaktion wird die NO-Oxidation auf
Pt/Al,O3 betrachtet. Diese Oxidationsreaktion ist eine wichtige Teil- bzw. Kon-
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Durchmesser 20 mm
Lange 5 mm - 60 mm
Kanaldurchmesser 1 mm
Anzahl der Kanile 201
Aktive Platinoberfliche/Geometrische Oberfléche 60,44
Mittlerer Porendurchmesser (Mikroporen) 4 nm
Porositit (Mikroporen) 39,49 %
Mittlerer Porendurchmesser (Makroporen) 5,98 um
Porositit (Mikroporen) 10 %
Washcoatdicke 100 pm
Aktive Platinoberfliche/Washcoatvolumen 6,94 - 10°m™!

Tabelle 4.2: Katalysatorparameter

kurrenzreaktion zur NO-Reduktion auf Pt/Al,O3 bei sauerstoffreichen Abgasen.
Um den in Abschnitt 4.2.2 vorgestellten Reaktionsmechanismus zu testen, wird
ein Vergleich zwischen experimentellen Daten und simulierten Werten durchge-
fiihrt. Dabei werden auch Simulationsergebnisse mit verschiedenen Transport-
modellen untereinander verglichen, um so den Einfluf des Transportes auf den

Umsatz aufzuzeigen.

4.4.1 NO-Oxidation im Integralreaktor

In Experiment und Simulation wurden Eingangsgasgemische von 500 ppm NO
und 1 Vol-% bzw. 10 Vol-% O, in Ny-Verdiinnung verwendet. Der Volumenstrom
betrigt 3 1/min (STP), was einer Eintrittsgeschwindigkeit von 0,317 m/s (STP)
entspricht. Als Katalysator wurde der in Tabelle 4.2 spezifizierte Katalysator mit
einer Lange von 3 cm verwendet. In der Simulation wurde das BL-Modell mit
detailliertem Washcoatmodell verwendet. Der berechnete und gemessene NO-
Umsatz ist fiir 10 Vol-% Oz in Abbildung 4.4 und fiir 1 Vol-% O3 in Abbildung
4.5 als Funktion der Eingangs- bzw. Katalysatortemperatur aufgetragen. Der Ver-
gleich zeigt, daf die Simulation den Umsatzverlauf (NO zu NOs ) gut vorhersagt.
Insbesondere zeigen die Ergebnisse trotz des immer im Uberschuff vorhandenen
Sauerstoffs eine Zunahme des Umsatzes mit steigender Sauerstoff-Konzentration.
Eine Inhibierung der Reaktion durch den Sauerstoff tritt also nicht auf, was den

angenommenen Eley-Rideal Mechanismus bestétigt.
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Abbildung 4.4: NO-Umsatz mit 10 Vol-% O, im Integralreaktor bei der NO-
Oxidation auf Pt/Al,O3
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Abbildung 4.5: NO-Umsatz mit 1 Vol-% O im Integralreaktor bei der NO-
Oxidation auf Pt/Al;O3
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Abbildung 4.6: Einflufs der Porendiffusion auf den NO-Umsatz

Im gesamten Temperaturbereich tritt als einizig relevantes Reaktionsprodukt
NO, auf. Der Umsatz beginnt bei 450 K und steigt bis ca. 560 K-580 K kon-
tinuierlich an. Danach nimmt der Umsatz wieder ab. Thermodynamisch wire
fiir Temperaturen bis ca. 600 K ein vollstdndiger Umsatz moglich. Die Simulati-
onsergebnisse und experimentellen Daten in Abbildung 4.4 und 4.5 zeigen, daf
dieser aber nicht erreicht wird. Diese Tatsache erklart sich aus der kinetisch- und
transportbedingten Hemmung der Reaktion. Im folgenden Abschnitt wird die-
ses Thema noch néher diskutiert. Fiir Temperaturen iiber 600 K ist der Umsatz

durch das thermodynamische Gleichgewicht der NO-Oxidationsreaktion limitiert.

4.4.2 Transporteinfluff auf die NO-Oxidation

Der Transporteinflufl auf die NO-Oxidation im Integralreaktor soll durch den
Vergleich von Simulationen mit unterschiedlichen Transportmodellen untersucht
werden. Zuerst wird der Einflul der Porendiffusion im Washcoat betrachtet. Hier-
zu werden in Abbildung 4.6 zwei BL-Modell-Simulationen verglichen, bei denen
einmal ohne Washcoatmodell und einmal mit detailliertem Washcoatmodell ge-
rechnet wurde. Die Simulationsbedingungen sind die gleichen wie im vorangehen-
den Abschnitt.

Die Simulation ohne Washcoatmodell zeigt im Temperaturbereich von 490 K
bis 610 K einen héheren Umsatz als das Experiment und die Simulation mit Was-
hcoatmodell. Ansonsten ergeben beide Simulationen den gleichen Umsatz. Dies

zeigt, dak die NOy-Bildungsrate im Niedertemperaturbereich durch die intrin-
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Abbildung 4.7: Einflut der Transportprozesse auf den NO-Umsatz im Kanal bei
10 VOI—% 02

sische Kinetik auf der Platinoberfliche bestimmt wird. Der Temperaturbereich
von 490 K bis 610 K ist gekennzeichnet durch eine zusatzliche Limitierung durch
die Porendiffusion im Washcoat. Fiir hohere Temperaturen ist die Reaktionsge-
schwindigkeit durch die Thermodynamik limitiert. Jedoch zeigt Abbildung 4.7,
dafs bis zum Erreichen des Gleichgewichts im Kanal eine Limitierung der Reak-
tionsgeschwindigkeit durch die Porendiffusion gegeben ist. Der nidherungsweise
gleiche Verlauf des NO-Umsatzes im Kanal in der PFTR-Rechnung und in der
BL-Rechnung (jeweils ohne Washcoatmodell) bestitigt die Aussage, dak die we-
sentliche Transportlimitierung durch die Porendiffusion im Washcoat gegeben ist.
Bei hoheren Stromungsgeschwindigkeiten kann allerdings der Einfluf des radialen

Transportes in der Gasphase zunehmen.

4.4.3 Vergleich der Washcoatmodelle

Vergleichende Rechnungen zwischen dem BL-Modell mit detailliertem Wash-
coatmodell und dem BL-Modell mit dem auf Effektivitdtskoeffizienten basieren-
den Washcoatmodell zeigen nur kleine Unterschiede bei der Berechnung des Ge-
samtumsatzes (Abbildung 4.8). Lediglich bei héheren Temperaturen, kommt es
bis zum Erreichen des Gleichgewichts im Kanal zu Abweichungen. In der BL-
Rechnung mit dem Effektivitdtskoeffizienten-Modell wurde der sich aus der NO-
Abbaurate ergebende Effektivitdtskoeffizient verwendet. Die Abbaugeschwindig-
keit ist aufgrund der 100%-igen Selektivitiat zu NOy gleich der NO,-Bildungsge-
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Abbildung 4.8: Vergleich der Washcoatmodelle bei 10 Vol-% O,: Gesamtumsatz
(links) und NO-Umsatzverlauf im Kanal bei 700 K (rechts)

schwindigkeit. Die Annahme einer konstanten Reaktionsordnung der NO,-Bildung,
wie sie das Effktivitdtskoeffizenten-Modell macht, ist wegen der hohen Os-Konz-
entration und der daraus resultierenden nahezu kompletten Sauerstoffbedeckung
der Oberfliche nédherungsweise erfiillt. Jedoch kann das einfache Modell der Ef-
fektivitatskoeffizienten z. B. nicht beriicksichtigen, daf die einzelnen Spezies un-
terschiedliche Diffusionsgeschwindigkeiten haben. Es ist deshalb nicht verwun-
derlich, dafs leichte Abweichungen auftreten, die sich aber auf den Gesamtumsatz

nicht sehr stark auswirken.

4.5 CsHg-Oxidation

4.5.1 C3H4-Oxidation im Kreislaufreaktor

Wie in Abschnitt 4.6 gezeigt wird, ist der Beginn der NO-Reduktion durch die
Ziindung der C3Hg-Oxidation bestimmt. Deshalb ist die C3Hg-Oxidation von zen-
traler Bedeutung fiir die HC-SCR-Reaktion. Um das prinzipielle Verhalten auf-
zuzeigen, wird zunéchst der Kreislaufreaktor (ohne Washcoatmodell) betrachtet.
Abbildungen 4.9 und 4.10 zeigen den berechneten Umsatz und die Bedeckungs-
grade der wichtigsten Spezies bei der C3Hg-Oxidation im Kreislaufreaktor. Die
Ergebnise spiegeln das kinetische Verhalten des Reaktionssystems wieder, da die
Simulation keinerlei Transporteffekte beriicksichtigt. Mit C3Hg-Umsatz wird da-
bei der Bruchteil von abgebautem C3Hg bezeichnet. Die Katalysatorldnge betragt
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Abbildung 4.9: C3Hg-Umsatz im Kreislaufreaktor als Funktion der Temperatur

6 cm, die restlichen Daten sind die gleichen wie bei der NO-Oxidation (Tabelle
4.2). Das Gasgemisch stromt mit 6 1/min (STP) durch den Reaktor und besteht
aus 5 Vol-% O, 500 ppm C3Hg in einer No-Verdiinnung.

Der in Abbildung 4.9 abgebildete C3Hg-Umsatz zeigt ein ausgeprigtes Ziind-
verhalten [67]. Nach Reaktionsbeginn bei ca. 460 K steigt der Umsatz innerhalb
eines kleinen Temperaturbereichs auf 100% an. Dieser schnelle Umsatzanstieg
wird durch den Verlauf der Bedeckungsgrade in Abbildung 4.10 versténdlich. Bei
niedrigen Temperaturen (vor der Ziindung) ist die Oberfliche mit Kohlenwasser-
stoffen und CO(s) vergiftet. Die Konzentration von Sauerstoff auf der Oberfléche
ist so gering, dafs kein nennenswerter C3Hg-Umsatz stattfinden kann. Wie an
der Zunahme der CO(s)-Bedeckung erkennbar, beschleunigt sich mit steigender
Temperatur der oxidative Abbau der C,H, (s)-Spezies. Die dabei freiwerdenden
Oberflachenplétze erlauben eine verstirkte O,-Adsorption. Die daraus resultie-
rende zunehmende Sauerstoffkonzentration auf der Oberfliche beschleunigt den
C,Hy(s)-Abbau weiter, bis die Oberfliche in einen sauerstoffbedeckten Zustand
iibergegangen ist.

Der Abfall der CO-Bedeckung mit héherer Temperatur erkldrt sich ebenfalls
aus der Bedeckungsinderung bei der Ziindung. Durch die erhohte Sauerstoff-
konzentration auf der Oberfliche mit Beginn der Ziindung kommt es zu einer
verstirkten Oxidation von CO zu CO,, welches aufgrund der geringen Desorp-

tionsenergie schnell die Oberfliche verliafst. Die Desorption von CO spielt eine
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untergeordnete Rolle, wie die nahezu 100%-ige Selektiviat zu COq zeigt. Unter-
suchungen in der Literatur |59, 71, 89| bestitigen ebenfalls die Vergiftung der
Platin-Oberfliche mit C3Hg-Reaktionsprodukten vor der Ziindung der Reaktion.

Aus der Anderung der Anzahl der freien Oberfliichenplitze und der Zunahme
der Sauerstoffbedeckung mit der Temperatur wird klar, wie die C3Hg-Oxidation
die NO-Reduktion und NO-Oxidation beeinflussen kann. Fiir die NO-Reduktion
miissen freie Oberflichenplidtze vorhanden sein, damit NO dissozieren kann und
die NO-Oxidation erfordert ausreichend Sauerstoff auf der Oberflache. Beide Be-
dingungen stellen sich erst nach der Ziindung der C3Hg-Oxidation auf der Ober-

flache ein.

4.5.2 Sensitivitatsanalyse

Die Sensitivitsanalyse in Abbildung 4.11 zeigt den Einflufs verschiedener Re-
aktionen auf die C3Hg-Konzentration im Kreislaufreaktor fiir zwei verschiedene
Temperaturen. Es sind nur die jeweils sensitivsten Reaktionen aufgetragen. Die
Sensitivitdtsanalysen wurden im stationidren Zustand des Reaktionsystems durch-
gefiihrt. Dabei wurden die Sensitivitdtskoeffizienten einer Reaktionstemperatur
auf den jeweils grofsten Wert normiert. Die Simulationsparameter sind die glei-

chen wie im vorhergehenden Abschnitt.
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Abbildung 4.11: Sensitivtatsanalyse der C3Hg-Oxidation im Kreislaufreaktor bei
470 K und 600 K

Bei der niedrigeren der beiden in Abbildung 4.11 gezeigten Reaktionstempera-
turen (470 K) erfolgt gerade die Ziindung der C3Hg-Oxidation (Abbildung 4.9).
Die geschwindigkeitsbestimmenden Reaktionen sind die Adsorption von O, die
Adsorption- und Desoprtionsreaktionen von C3Hg, die CO(s)-Oxidation, die Bil-
dung von Propylidin (C3Hj;(s)) und insbesondere die Aufspaltung von C3Hs(s) in
CoHs(s) und CHs(s).

Interessant ist, dak die C3Hg-Adsorptionsreaktionen und die C3Hjs(s)-Bildungs-
reaktion einen positiven Sensitivitdtskoeffizienten aufweisen. Ein hoéherer Ge-
schwindigkeitskoeffizient dieser Reaktionen wiirde somit zu einer Verringerung
des Cs3Hg-Umsatzes fithren. Dies erklart sich aus der Tatsache, dal die C3Hg-
Adsorption als C3Hg(s) und die anschliefende C3Hj;(s)-Bildung zur Verdringung
des Sauerstoffs von der Oberfldche fithren (Abbildung 4.10). Die Adsorption von
C3Hg als C3Hs(s1) mit der sich anschliefenden schnellen Oxidation fiihrt zwar
zunéchst zu einem schnellen Abbau von C3Hg, die dabei vom verbrauchten Sau-
erstoff auf der Oberfliche freigegebenen Plitze werden aber hauptsidchlich von
C3Hg(s) und den daraus resultierenden Reaktionsprodukten belegt. Somit unter-
stiitzt der C3Hj;(s1)-Oxidationspfad letztendlich die Verdrangung des Sauerstoffs
von der Oberfliche. Die niedrige O(s)-Bedeckung zusammen mit der geringen An-
zahl von freien Adsorptionsplédtzen verhindern die schnelle Oxidation von C3Hg.
Der Abbau von C3Hs(s) durch die C-C-Bindungsspaltung verringert den Ver-

driangungseffekt und besitzt deshalb einen negativen Sensitivitdtskoeffizienten.
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Wenn die Reaktionstemperatur iiber der Ziindtemperatur liegt, so kehren sich die
Vorzeichen einiger Sensitivitétskoeffizienten um. Abbildung 4.11 zeigt als Beispiel
die Sensitivitatskoeffizienten fiir eine Reaktionstemperatur von 600 K. Geschwin-
digkeitsbestimmend fiir den C3Hg-Abbau ist jetzt hauptsichlich die Oxidation
von CO(s). Da die Zerlegung von C3Hj;(s) bei 600 K schnell ist, spielt der Reakti-
onspfad iiber C3Hj(s) keine geschwindigkeitsbestimmende Rolle mehr und es fin-
det keine Verdrangung des Sauerstoffs mehr statt. Die Oberfléche ist bei 600 K na-
hezu vollstandig mit Sauerstoff belegt (Abbildung 4.10), weshalb der Abbau von
C3Hg hauptsichlich tiber den C3Hjs(s1)-Oxidationspfad erfolgt. Dementsprechend
besitzt die C3Hs(s1)-Oxidationsreaktion einen negativen Sensitivitatskoeffizient.
Bei sauerstoffbedeckter Oberfldche wird die Zahl der freien Adsorptionsplitze ei-
ne limitierende Grofe beziiglich der Reaktionsgeschwindigkeit. Dies erklart den
positiven Sensitivitdtskoeffizienten der Sauerstoffadsorption. Die hohe Sensitivi-
tat gegeniiber der Adsorption und Desorption von CO héingt ebenfalls mit der
Anzahl der freien Platze zusammen. Einerseits konkurriert CO mit C3;Hg um
die Adsorptionsplitze, was sich ungilinstig auf den C3Hg-Umsatz auswirkt, und
andererseits ermdoglicht eine grofe Adsorptionsgeschwindigkeit bzw. eine kleine
Desorprtionsgeschwindigkeit von CO eine schnelle Oxidation zu CO,. Aufgrund
des niedrigen Haftkoeffizienten und der geringen Desorptionsenergie adsorbiert
CO4 kaum und bildet somit keine Konkurrenz zu C3Hg. Eine Erhohung des Haft-
koeffizienten bzw. eine Verringerung der Desorptionsgeschwindigkeit fiihrt also

letztendlich zu einem hoheren Cs;Hg-Umsatz.

4.5.3 C3Hg-Oxidation im Integralreaktor

Um das Modell unter Bedingungen zu testen, die der Betriebsweise eines Abgas-
katalysators entsprechen, wird die C3Hg-Oxidation im Integralreaktor simuliert
und mit experimentellen Ergebnissen verglichen. Das einstromende Gasgemisch
enthalt 500 ppm CsHg mit 0.5 Vol-% Oy bzw. 6 Vol-% O, in Ny-Verdiinnung.
Die niedrige Sauerstoffkonzentration von 0.5 Vol-% ist fiir mageres Abgas eher
untypisch (0.5 Vol-% Oq tritt eventuell bei Vollast im herkémmlichen Otto-Motor
auf), zeigt aber den Einfluf der Sauerstoffkonzentration auf die Ziindtemperatur
auf. Das Reaktionsgemisch stromt mit 6 1/min (STP) durch den Reaktor, was ei-
ner Kanalgeschwindigkeit von 0.633 m/s entspricht. Der verwendete Katalysator

besitzt die in Tabelle 4.2 angegebenen Kenngrofen und hat eine Lénge von 6 cm.
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Abbildung 4.12: C3Hg-Umsatz im Integralreaktor als Funktion der Temperatur

bei verschiedenen Sauerstoffkonzentrationen

Der Vergleich zwischen BL-Simulation (mit detailliertem Washcoatmodell) und
Experiment in Abbildung 4.12 zeigt, daf die Simulation das Umsatzverhalten der
C3Hg-Oxidation im Integralreaktor richtig wiedergibt. Wie schon bei der Simu-
lation des Kreislaufreaktors (Abbildung 4.9) gesehen, erfolgt nach Reaktionsbe-
ginn der Umsatzanstieg auf 100 % innerhalb eines schmalen Temperaturfensters.
Quantitativ wird dieses fiir das Reaktionsgemisch mit 6 Vol-% O, richtig wieder-
gegeben. Das Modell sagt die Erhéhung der Ziindtemperatur, mit abnehmender
Sauerstoffkonzentration, richtig vorher. Der Umsatzanstieg mit der Reaktions-
temperatur, erfolgt bei 0.5 Vol-% O, in der Simulation jedoch etwas zu schnell.
Der Grund hierfiir liegt vermutlich in der groferen Anzahl von Oberflichenspezies
bei niedriger Sauerstoffkonzentration (z. B. partiell oxidierte Reaktionsprodukte
von C3Hg) und der dadurch bedingten Blockierung der Oberfldche. Im erstellten
Reaktionsmechanismus konnten jedoch nur eine begrenzte Anzahl von Oberfla-
chenspezies und Oberflachenreaktionen beriicksichtigt werden, weshalb zur Ver-
besserung der Vorhersagequalitéit bei niedrigen Os-Konzentrationen weitere Spe-

zies und Oberflichenreaktionen hinzugenommen werden sollten.

Der Umsatzverlauf im Wabenkanal 1&ft sich anhand der Massenbruchvertei-
lung von COy bzw. CO im Wabenkanal nachvollziehen. Wie das Ergebnis der
BL-Rechnung (mit detailliertem Washcoatmodell) in Abbildung 4.13 zeigt, ist
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Abbildung 4.13: Massenbruchverteilung von CO, und CO im Wabenkanal bei der
C3Hg-Oxidation im Integralreaktor (6 Vol-% Og, ten= 0,633 m/s (STP), T = 600

K). Die radiale Koordinate lauft von -r bis r

C3Hg bei einer Reaktionstempearatur von 600 K und 6 Vol-% O, ab ca. 2 ¢cm
nahezu vollstindig zu CO, umgesetzt. Am Eingang des Kanals entsteht als Re-
aktionsprodukt neben CO, auch etwas CO. Dieses wird aber im hinteren Teil des
Kanals weiter zu COy oxidiert.

Der Verlauf der Platinbedeckungsgrade einiger Spezies im Washcoat in Ab-
bildung 4.14 zeigt einen Ubergang von einer CO(s)-bedeckten Oberfliche zu ei-
ner fast vollstindig mit O(s)-bedeckten Oberfliiche. Der Ubergang wird durch die
Verringerung des C3Hg/O-Verhéltnisses in der Gasphase initiiert. Interessant ist,
daf dieser Ubergang nicht nur in axialer Richtung auftritt, sondern auch in ra-
dialer Richtung innerhalb des Washcoats erfolgt. Dies zeigt, dafs die intrinsische
Reaktionsgeschwindigkeit des Cs3Hg-Abbaus im Verhéltnis zu den Diffusionsge-
schwindigkeiten im Washcoat so grofs ist, dak es zu einer Verarmung an C3Hg in

den tieferen Schichten des Washcoats kommen kann.

4.5.4 Transporteinfluft auf die C3Hg-Oxidation

Zur Abschitzung der verschiedenen Transportprozesse werden Simulationsergeb-
nisse verschiedener Modelle miteinander verglichen (Abbildung 4.15). Bei allen
Rechnungen wurden die gleichen Simulationsbedingungen wie im vorangehenden
Abschnitt verwendet.
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Abbildung 4.15: Einfluf der Transportprozesse auf den C3Hg-Umsatz im Kanal
bei 6 Vol-% Oy, e, = 0,633 m/s (STP)

Bemerkenswert ist, dak die Vernachlassigung des Washcoats bei niedrigen Tem-
peraturen (470 K) zu einem leichten Umsatzriickgang gegeniiber der Rechnung
mit Washcoat fiithrt (in beiden Simulationen wurde die gleiche katalytisch aktive
Oberfliche verwendet). Dieser Effekt erkldrt sich aus der zunehmenden Sauer-
stoffbedeckung des Platins in den tieferen Schichten des Washcoats (Abbildung
4.14). Dementsprechend nimmt die C3Hg-Oxidationsgeschwindigkeit in tieferen
Washcoatschichten zu. Es ergeben sich somit zwei konkurrierende Effekte des
Washcoats. Zum einen besteht eine Transporthemmung der Reaktion durch die
Porendiffusion im Washcoat und zum anderen findet eine Steigerung der Re-
aktionsgeschwindigkeit in tieferen Schichten statt. Die Simulation belegt, daf
der letztgenannte Effekt, unter den Versuchsbedingungen, bei Temperaturen im
Ziindbereich iiberwiegt. Wie die Ergebnisse fiir 550 K zeigen, ergibt sich erst bei
hoheren Temperaturen das erwartete Bild, dafs der Washcoat zu einer Transport-
hemmung und somit zu einem langsameren Umsatz fiihrt.

Der Vergleich zwischen PFTR- und BL-Rechnung (ohne Washcoat) in Abbil-
dung 4.15 zeigt, dak bei hoheren Temperaturen ein zuétzlicher Transporteinfluf

durch den Massentransport in der Gasphase besteht.

4.5.5 Vergleich der Transportmodelle

Die Beriicksichtigung des Washcoats durch Effektivititskoeffizienten bringt eine

leichte Uberschiitzung der Transporthemmung mit sich. Die mit diesem Modell
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Abbildung 4.16: Vergleich der Washcoatmodelle bei 6 Vol-% O,: CsHg-
Umsatzverlauf im Kanal bei 470 K (links) und 550 K (rechts), 6 Vol-% Og, tein
= 0,633 m/s (STP)

berechneten Umsatzverlaufe fiir 470 K und 550 K sind in Abbildung 4.16 aufge-
tragen. In den Simulationen wurde der sich aus der C3Hg-Abbaugeschwindigkeit
ergebende Effektivititskoeffizient verwendet. Im Vergleich zur Rechnung mit de-
tailliertem Washcoatmodell ergibt sich ein langsamerer Umsatz. Dies ist verstand-
lich, da das Effektivitdtskoeffizienten-Modell nicht die Zunnahme der Sauerstoff-
bedeckung des Platins in tieferen Washcoatschichten beriicksichtigt und so den
umsatzsteigernden Effekt des Washcoats vernachléssigt.

Die geringen Konzentrationsgradienten in den Wabenkanilen begiinstigen die
Verwendung von Massentransportkoeffizienten zur Beriicksichtigung des Spezies-
transports in der Gasphase. Dieser Ansatz fiihrt auf wesentlich kiirzere Rechen-
zeiten. Es ist jedoch notwendig, sich von der Anwendbarkeit des Ansatzes zu
iiberzeugen. Ein Vergleich von BL-Rechnung und PFTR-Rechnung mit Massen-
transferkoeffizienten (beide Rechnungen mit detailliertem Washcoatmodell) ist in
Abbildung 4.17 gezeigt. Die Ubereinstimmung der Umsatzverliufe im Kanal in
beiden Rechnungen bestétigt, dafs unter den gewéhlten Versuchs- bzw. Simulati-
onsbedingungen das PFTR-Modell mit Massentransferkoeffizienten die gleichen
Resultate wie das BL-Modell erzielt und somit das PF'TR-Modell mit Massen-

transferkoeflizienten anwendbar ist.
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Abbildung 4.17: Vergleich von BL-Modell und PFTR-Modell mit Massentransfer-
koeffizienten (beide Rechnungen mit detailliertem Washcoatmodell): C3Hg- und
CO-Umsatzverlauf im Kanal, 6 Vol-% Og, e, — 0,633 m/s (STP)

4.6 HC-SCR

Die Kombination der Teilmechanismen der NO- und C3Hg-Oxidation zusammen
mit dem Mechanismus fiir die NO-Reduktion bildet den Gesamtreaktionsmecha-
nismus der HC-SCR. Um das prinzipielle Verhalten der HC-SCR Reaktion auf-
zuzeigen, wird zunéchst wieder das Verhalten im Kreislaufreaktor betrachtet.
Die anschlieffende Betrachtung der Reaktion im Integralreaktor zeigt den Einfluff
der Massentransportprozesse auf. Der Vergleich zwischen BL-Modell und PFTR-
Modell mit Massentransferkoeffizienten zeigt, dafs letzteres ausreichend ist, um

den Massentransport in den Kanélen zu beriicksichtigen.

4.6.1 HC-SCR im Kreislaufreaktor

Abbildung 4.18 zeigt den berechneten Umsatzverlauf als Funktion der Tempe-
ratur im Kreislaufreaktor von CsHg, NO,, und NOy bei einem Eingangsgasge-
misch von 500 ppm NO, 500 ppm C3Hg, 5 Vol-% O5 und einem Volumenfluf von
6 1/min. Der Katalysator hat eine Lénge von 6 cm und entspricht der Spezifikati-
on wie sie in Tabelle 4.2 angegeben ist. Unter dem C3Hg- und NO,-Umsatz wird
der abgebaute Bruchteil der jeweiligen Spezies verstanden. Im Gegensatz hierzu
bezeichnet der CO- und NOs-Umsatz den in die jeweilige Spezies umgesetzten
Bruchteil von C3Hg bzw. NO.
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Abbildung 4.18: Simulierte Umsétze bei der HC-SCR im Kreislaufreaktor als
Funktion der Reaktionstemperatur (500 ppm C3Hg, 500 ppm NO, 5 Vol-% O,
6 1/min (STP))

Die NO-Reduktion beginnt zusammen mit der C3Hg-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
fiir die HC-SCR auf Platin, wie Untersuchungen in der Literatur [59,60,90| be-
statigen. Die C3Hg-Umsetzung erfolgt vollstédndig zu COs,, aufser im Ziindbereich,
wo eine partielle Umsetzung von C3Hg zu CO auftritt. Damit unterscheidet sich
die Produktzusammensetzung gegeniiber der C3Hg-Oxidation ohne NO, bei der
im ganzen Temperaturbereich keine nennenswerte CO-Bildung beobachtet wird
(siehe Abschnitt 4.5).

Die Temperaturverldufe der NO-Reduktions- bzw. Oxidations-Umsétze in Ab-
bildung 4.18 erkldren sich aus dem Verhalten der Oberflichenbedeckung mit der
Reaktionstemperatur. In Abbildung 4.19 sind die Oberflichenbedeckungen der
wichtigsten Spezies aufgetragen. Der Zustand der Oberfliche wird im wesentli-
chen durch die Ziindung der C3Hg-Oxidation bestimmt. Vor der Ziindung ist die
Oberfldche mit kohlenstofthaltigen Spezies (CO(s), C3Hs(s)) und NO belegt. Ei-
ne nennenswerte Reduktion von NO erfolgt jedoch nicht, da die zur Dissoziation

von adsorbiertem NO notwendigen freien Oberflichenplidtze nur in geringer An-
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Abbildung 4.19: Simulierte Bedeckungsgrade bei der HC-SCR im Kreislaufreaktor
als Funktion der Reaktionstemperatur (500 ppm C3Hg, 500 ppm NO, 5 Vol-% O,
6 1/min (STP))

zahl vorhanden sind. Mit Beginn der C3Hg-Oxidation nimmt die Zahl der freien
Oberflachenplétze zu. Dies ermoglicht, wie am Verlauf der Stickstoffbedeckung
erkennbar, eine Zunahme der NO-Dissoziation. Mit zunehmender Temperatur be-
schleunigt sich die C3Hg-Oxidation und die Oberfliche geht in einen sauerstoftbe-
deckten Zustand iiber. Obwohl die Oberfléche in diesem Zustand geniigend freie
Oberflachenplitze aufweist, kommt es zu einem Riickgang der NO-Reduktion. Die
Ursache ist die hohe Sauerstoffbedeckung, welche das Dissoziationsgleichgewicht
in Richtung NO verschiebt und die jetzt bevorzugt ablaufende Konkurrenzreak-

tion von NO zu NO, begiinstigt.

4.6.2 Einflufs von NO auf die C3Hg-Oxidation

Im vorangehenden Abschnitt wurde gezeigt, wie die Cs3Hg-Oxidation den Be-
ginn und Verlauf der NO-Reduktion mit der Reaktionstemperatur bestimmt.
Andererseits beeinflufst die Anwesenheit von NO die Ziindtemperatur und die
CO-Ausbeute der C3Hg-Oxidation. In Abbildung 4.20 sind die C3Hg- bzw. CO-

Umsétze in Abhéangigkeit der Reaktionstemperatur mit und ohne NO verglichen.
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Abbildung 4.20: Einfluf von NO auf die CsHg-Oxidation im Integralreaktor
(500 ppm C3Hg, 0 bzw. 500 ppm NO, 6 Vol-% O, 6 1/min (STP))

Die experimentellen Daten und die Simulation beziehen sich auf einen Integral-
reaktor und ein einstrémendes Reaktionsgemisch von 500 ppm C3Hg, 0 bzw. 500
ppm NO und 6 Vol-% O, in N,-Verdiinnung. Der Katalysator hat eine Lénge
von 6 cm, was bei einem Volumenfluf von 6 1/min (STP) eine Kanalgeschwindig-
keit von 0.633 m/s ergibt. Die Rechnungen wurden mit dem PFTR-Modell (mit

Massentransferkoeffizienten und detailliertem Washcoatmodell) durchgefiihrt.

Bei Anwesenheit von NO kommt es zu einer Erh6hung der Ziindtemperatur
der C3Hg-Oxidation um ca. 45 K. Des weiteren tritt nur bei Anwesenheit von NO
eine partielle Konversion von C3Hg zu CO im Ziindbereich auf. Die Simulations-
ergebnisse stimmen gut mit den experimentellen Resultaten iiberein. Lediglich

die quantitative CO-Ausbeute wird um ca. 15 % iiberschétzt.

Offensichtlich fiihrt NO zu einer Verlangsamung bzw. Inhibierung des C3Hg-
Abbaus. Die Bedeckungsgrade in Abbildung 4.19 zeigen, daf fiir niedrige Tempe-
raturen NO(s) ebenso wie CO(s) die Oberfliche blockiert und so die zur Oxidation
notwendige Adsorption von O, verhindert. Aufgrund der hoheren Ziindtempera-
tur ist die Desorptionsgeschwindigkeit von CO grofer (Anmerkung: Das Desorp-
tionsmaximum von CO liegt auf Pt/Al,O3 bei ca. 510 K [91]), was zusammen mit

der im Mechanismus angenommen Verlangsamung des CO(s)-Oxidationsschritts
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NO(s) + Pt(s) -> N(s) + O(s)

NO(s) -> NO + Pi(s)
NO + Pt(s) -> NO(s)
C:Hs(s) + Pt(s) -> C;Ha(s) + CH,(s)
C,Hs(s) + Pt(s) -> C,Hs(s) + H(s)
CO(s) -> CO + Pi(s)

CiHe(s) -> CoHs + 2 PH(s)

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

CiHe + 2 Pi(s) -> CoHq(s)

0, + 2 Pt(s) -> O(s)
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Abbildung 4.21: Sensitivitdtsanalyse beziiglich der C3Hg Konzentration im Kreis-
laufreaktor bei Anwesenheit von 500 ppm NO fiir 510 K

bei zunehmender NO(s)-Bedeckung den partiellen Umsatz zu CO erklért.

Es mag zunéchst tiberraschen, daf NO(s) in der Lage ist, O(s) von der Pla-
tinoberfliche zu verdringen, obwohl Untersuchungen [84] zeigen, dafs es bei der
Koadsorption von NO und O zur Verdringung von NO(s) (insbesondere an den
Fehlstellen) auf der Oberfliche kommt. Diese Verdriangung ist das Resultat der
viel groferen Desorptionsenergie von O(s) gegeniiber NO(s). Bei der HC-SCR
wird die Sauerstoffbedeckung jedoch durch die Oxidationsreaktionen und die Bil-
dung von CO(s) reduziert, was zur Folge hat, dalt NO nicht direkt mit Oy um die
Oberflachenplitze konkurrieren muf.

Die Sensitivtiatsanalyse beziiglich der C3Hg-Konzentration im Kreislaufreaktor
bei 510 K in Abbildung 4.21 verdeutlicht noch einmal den Einflufs von NO auf
die Ziindung der C3Hg-Oxidation. Die Adsorptions-/Desorptionsreaktion von NO
erweist sich hierbei sogar als sensitiver als die direkt am C3Hg-Abbau beteiligten

Reaktionen.

4.6.3 HC-SCR im Integralreaktor

Nach den prinzipiellen Betrachtungen der HC-SCR, Reaktion soll in diesem Ab-
schnitt das Verhalten unter integraler Betriebsweise (wie sie im Abgaskatalysator
vorliegt) untersucht werden. Hierzu wird die HC-SCR im Integralreaktor simu-

liert und experimentellen Ergebnissen gegeniibergestellt. Um einen experimen-
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tellen ,Einblick in den Umsatzverlauf innerhalb der Wabenkanile zu erhalten,
werden Katalysatoren verschiedener Langen betrachtet. Anschliefend wird der

Einflufs von Transportprozessen aufgezeigt.

In Experiment und Simulation wird immer ein einstromendes Gasgemisch be-
stehend aus 500 ppm NO, 500 ppm C3Hg und 5 Vol-% O in Ny-Verdiinnung ver-
wendet mit einem konstanten Volumenstrom von 6 1/min. Dieser Volumenstrom
entspricht, wie bereits erwéhnt, einer Kanalgeschwindigkeit von 0,633 m/s. Die
verwendeten Katalysatoren haben eine Linge von 5 mm, 15 mm, 30 mm und 60
mm. Die Katalysatorparameter sind die gleichen wie in den vorangehenden Un-
tersuchungen und sind im einzelnen in Tabelle 4.2 aufgelistet. Die Rechnungen
wurden mit dem PFTR-Modell unter Verwendung von Massentransportkoeffizi-

enten und detailliertem Washcoatmodell durchgefiihrt.

Der Vergleich zwischen gemessenen und berechneten Umsétzen fiir verschiede-
ne Katalysatorlingen in den Abbildungen 4.22 und 4.23 zeigt, daf die Simulation
die Umsatzverlaufe von C3Hg, NO,, NoO und NOs richtig vorhersagt. Unter dem
C3Hg- und NO,-Umsatz wird dabei wieder der abgebaute Bruchteil dieser Spezies
verstanden, wirend der N,O- und NOy-Umsatz den gebildeten Bruchteil dieser
Spezies bezeichnet. Bei den geringen quantitativen Abweichungen, wie sie z. B.
in Abbildung 4.22(e) oder 4.23 auftreten, ist zu beachten, dak es sich bei den
verwendeten Katalysatoren jeweils um verschiedene Proben handelte und sich so
leichte Abweichungen in Washcoatdicke oder Platindispersion nicht aussschiefsen
lassen. Eine Simulation mit groferer Washcoatdicke zeigt z. B. eine bessere Uber-
einstimmung mit der Umsatzmessung des 15 mm Katalysators. Gleichzeitig sagt
diese Simulation aber geringere Umsitze fiir die lingeren Katalysatoren voraus.
Da keine Messwerte fiir die Washcoatdicke der einzelnen Katalysatoren vorla-
gen, wurde mit einer einheitlichen Washcoatdicke und Platindispersion bei allen

Katalysatorlangen gerechnet.

Der hohe Anteil des NoO-Umsatzes am NO,-Umsatz zeigt das Problem der
HC-SCR auf Platin auf. Obwohl eine NO,-Reduktion unter mageren Bedingun-
gen moglich ist, erfolgt diese mit 70-80% Selektivitat zu N,O. Lachgas (N2O)
ist keine vom Gesetzgeber limitierte Komponente, gilt jedoch auch als Treibh-
ausgas. Die Ursache dieser schlechten Selektivitit ist der Bedeckungszustand des
Platins. Aufgrund der geringen Anzahl von freien Platzen ist die Konzentrati-

on von N(s) auf der Oberflache nicht sehr hoch, was die Reaktion von N(s) mit
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Abbildung 4.22: Vergleich der Umsitze in Experiment und Simulation bei 60,
30, 15 mm Katalysatorlédnge (500 ppm C3Hg, 500 ppm NO, 5 Vol-% Oy, 6 1/min

(STP), tein = 0,633 m/s)
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Abbildung 4.23: Vergleich der Umsétze in Experiment und Simulation bei 5mm
Katalysatorlange (500 ppm CsHg, 500 ppm NO, 5 Vol-% O, 6 1/min (STP),
Uein = 0,633 m/s)

NO(s) zu NyO(s) gegeniiber der N(s)-Rekombinationsreaktion zu Ny begiinstigt.
Verstarkt wird die niedrige N(s)-Konzentration durch die Verschiebung des NO-
Dissoziationsgleichgewichtes bei hohen Sauerstoffkonzentrationen auf der Ober-
flache. Eine bessere Selektivitiat wire moglich, wenn es geldnge, z. B. durch Pro-
motoren, die Aktivierungsenerige der No-Desorption zu senken.

Die Korrelation zwis Umsatz und Zustand der Platinoberfliche wird anhand
der Speziesverteilung in einem Kanal und dem Bedeckungsgradverlauf entlang
des Kanals deutlich. Abbildung 4.24 zeigt das Ergebnis einer Rechnung mit dem
BL-Modell und dem detaillierten Washcoatmodell bei 570 K. Die C3Hg-Verteilung
im Kanal zeigt, daf die gesamte Umsetzung innerhalb der ersten 2 cm des Ka-
nals erfolgt. Die NO-Reduktion ist auf die ersten 1,5 cm des Kanals beschriankt;
danach erfolgt nur noch die Umsetzung zu NO,. Dieses Umsatzverhalten kann
durch die Oberflichenbedeckung des Platins entlang des Kanals erklidrt werden.
Der Verlauf der Bedeckungsgrade in 0,45 um Washcoattiefe entlang des Kanals
(Abbildung 4.24(b)) zeigt, dak das Platin am Katalysatoreingang hauptséichlich
mit CO(s) bedeckt ist. In ca. 1,6 cm Abstand vom Kanaleingang kommt es zu
einem Ubergang von der CO(s)-bedeckten Oberfliiche zu einer O(s) bedeckten
Oberfliche. Wie bereits in Abschnitt 4.6.1 diskutiert, ist die mit O(s)-bedeckte
Oberflache inaktiv beziiglich der NO-Reduktion, so dafs nur noch der NO-Abbau
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Abbildung 4.24: Molenbruchverteilung im Wabenkanal und Bedeckungsgradver-
lauf (500 ppm C3Hg, 500 ppm NO, 5 Vol-% Og, e, = 0,633 m/s, T=570 K)



peibsbunyospag

KAPITEL 4. HC-SCR AUF PT/AL5O;

Bedeckungsgrad

84

(a) CO(s)

peiBsBunyospag

)

*

) 4 > Q

@ [\ —
Bedeckungsgrad

(d) OH

(c) Pt(s)
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Abbildung 4.27: Einflufs des radialen Massentransports auf den Umsatz bei einer
Katalysatorldnge von 5 mm (links) und auf den Umsatzverauf entlang des Kanals
bei 570 K (500 ppm C3Hg, 500 ppm NO, 5 Vol-% Os, ten = 0,633 m/s (STP))

iber die Oxidation zu NOy stattfindet. Somit bestimmt die Breite der Reakti-
onszone, in der C3Hg abgebaut wird, den Bereich, in dem NO reduziert werden
kann. Im hinteren Teil des Kanals findet aufgrund der hohen Sauerstoffbelegung
ein schneller Abbau von CO(s) und C3Hjs(s) statt, was die Zunahme an freien
Adsorptionsplitzen erklart.

Der axiale Bedeckungsgradverlauf in 0,45 um Washcoattiefe gibt nur ein redu-
ziertes Bild der Verhiltnisse wieder. Zur Verdeutlichung sind in Abbildung 4.25
und 4.26 die Bedeckungsgradverteilungen einiger Spezies im Washcoat angegeben.
Der Verlauf der CO(s)- und O(s)-Bedeckung zeigt, daf der axiale Umschlagpunkt
zur O(s) bedeckten Oberfliche von der betrachteten Washcoattiefe abhéngt und
dak bereits am Katalysatoreingang ab ca. 80 um Washcoattiefe eine O(s)-belegte
Oberfliche vorliegt. Der Variation der freien Oberflichenplitze Pt(s) und der
OH(s)-Bedeckung bestiitigen ebenfalls, daf innerhalb des Washcoats keine ein-
heitliche Oberflichenbedeckung vorliegt.

4.6.4 Transporteinflult auf die HC-SCR

Der radiale Massentransport in der Gasphase und im Washcoat wirkt sich be-
sonders bei grofen Raumgeschwindigkeiten bzw. im Eingangsbereich des Kanals
aus. Eine Vernachéssigung des Massentransports in der Simulation fiihrt hier zu

einer zu schnellen Umsetzung von C3Hg und NOy bzw. Bildung von NOy. Der
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Einfluk des Massentransports léft sich anhand eines Vergleichs zwischen einer
reinen PFTR-Rechnung und einer PF'TR-Rechnung mit Massentransportkoeffizi-
enten und detailliertem Washcaotmodell aufzeigen (Abbildung 4.27). So ist C3Hg
nach 5 mm Kanallinge (entspricht einer Raumgeschwindigkeit von 216000 1/h)
bei Vernachlassigung des radialen Massentransports bereits vollstandig abgebaut.
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 4.22 und 4.23.

4.6.5 Vergleich der Transportmodelle

Die geringen Konzentrationsgradienten, wie sie bei den gewéhlten Versuchbe-
dingungen vorliegen (sieche Abbildung 4.24), lassen die Verwendung des PFTR-
Modells mit Massentransferkoeffizient wie bei der C3Hg-Oxidation in Abschnitt
4.5 als ausreichend erscheinen. Bestatigt wird dies durch den Vergleich zwischen
BL-Rechnung und PFTR-Modell mit Massentransferkoeffizient (beide Rechnun-
gen mit detailliertem Washcoatmodel), welcher keine Unterschiede im Umsatz-
verlauf erkennen (Abbildung 4.28) lit. Dak diese Ubereinstimmung nicht auf
der Vernachldssigbarkeit des radialen Massentransports im Kanal beruht, zeigt
der Vergleich zwischen einer PF'TR-Rechnung mit Massentransportkoeffizienten
und einer PFTR-Rechnung ohne Massentransportkoeffizienten (beide Rechnun-
gen mit detailliertem Washcoatmodell) in Abbildung 4.29. Die Rechnungen stellen
heraus, dak die radiale Massentransporthemmung einen wesentlichen Beitrag zur
Begrenzung des C3Hg-Umsatzes im Eingangsbereich leistet.

Die Verwendung von Effektivititskoeffizienten zur Beriicksichtung der Poren-
diffusion im Washcoat bei der HC-SCR erweist sich als problematisch. Insbeson-
dere ist das der Fall, wenn man nicht nur die NO-Reduktion, sondern auch die NO-
Oxidation korrekt beschreiben will. Aufgrund der bereits geschilderten Bedeu-
tung der C3Hg-Oxidation fiir das HC-SCR-Reaktionssystem mufs der sich aus der
C3Hg-Abbaugeschwindigkeit abgeleitete Effektivitatskoeffizient in den Simulatio-
nen verwendet werden. Die in Abbildung 4.30 dargestellten PFTR-Rechnungen
(mit Massentransferkoeffizienten) ergeben bei Verwendung von Effektivitétskoef-
fizienten eine deutlich zu niedrige NO,-Bildung. Dies zeigt das grundséitzliche
Problem des Effektivitatskoeffizienten-Modells auf. Nach der Ziindung der C3Hg-

Oxidation ist diese hauptsédchlich massentransportlimitert, wirend die NO-Oxi-
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Abbildung 4.28: Vergleich von BL-Modell und PFTR-Modell mit Massentrans-
ferkoeffizienten (beide Rechnungen mit detailliertem Washcoatmodell): Umsatz-
verlauf im Kanal (500 ppm C3Hg, 500 ppm NO, 5 Vol-% Og, tein = 0,633 m/s

(STP))
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Abbildung 4.30: Vergleich der Washcoatmodelle: Berechnete Umsétze bei 6 cm
Katalysatorlange (links) und Umsatzverhalten entlang des Kanals bei 570 K
(rechts) (500 ppm C3Hg, 500 ppm NO, 5 Vol-% Os, tein = 0,633 m/s (STP))

dation stark kinetisch kontrolliert ist (sieche Abschnitt 4.4). In dieser Situation
versagt das Effektivitdtskoeffizientenmodell. Der Umsatz von C3Hg und die Re-
duktion von NO wird vom Effektivitdtskoeffizientenmodell langsamer als in der
Rechnung mit dem detaillierten Washcoatmodell vorhergesagt (siehe hierzu Ab-
schnitt 4.5). Der hohere NO,-Umsatz gegeniiber dem detaillierten Washcoatmo-
dell ist eine Folge der verminderten NO,-Bildung.

Zusammenfassend lafst sich sagen, dafs das Konzept der Effektivitatskoeffizien-
ten an Grenzen st6ft, wenn kinetisch und massentransportkontrollierte Prozesse
gleichzeitig auftreten. Ebenso ist dieses Konzept nicht in der Lage, die individuel-
len Diffusionsgeschwindigkeiten einzelner Spezies gleichzeitig zu beriicksichtigen,

was z. B. bei Anwesenheit von Hy im Reaktionsgemisch beachtet werden sollte.



Kapitel 5

3-Wege-Katalysator

5.1 Hintergrund

Zur Abgasnachbehandlung bei herkdmmlichen Otto-Motoren wird der sogenannte
3-Wege-Katalysator verwendet. Der Name resultiert aus der Tatsache, dafs mit
diesem Katalysator die Konvertierung der limitierten Schadstoffe C,H,,,, CO und

NO simultan erfolgt. Die dabei ablaufenden Globalreaktionen lassen sich wie folgt

zusammenfassen:
CO-Oxidation: CO + % O, — COy
C,H,,-Oxidation: C,H,, + (n + %) O, — nCO; + 7 HO
NO-Reduktion: CO+NO — CO; + N,

Das heift, die Kohlenwasserstoffe (C,,H,,) und das Kohlenmonoxid (CO) sollen
mit dem im Abgas vorhandenen Sauerstoff zu Kohlendioxid (COg) und Wasser
(H50) oxidiert werden. Parallel hierzu soll Stickstoffmonoxid (NO) zu Stickstoff
(Ns) reduziert werden.

Das gleichzeitige Ablaufen von Oxidations- und Reduktionsreaktionen l&ft der
Sauerstoffkonzentration im Abgas eine entscheidende Bedeutung zukommen. Zur
Charakterisierung der Stochiometrie des Abgases wird der sogenannte A\-Wert
verwendet [11]. Er ist definiert als der Quotient aus dem tatséchlichen Luft-
Kraftstoff-Verhéltnis und dem stéchiometrischen Luft-Kraftstoff-Verhéltnis :

XLuft
\ = —Kraftstoff
XLuft, st. ’
XKraftstoff, st.

Das Umsatzverhalten eines 3-Wege-Katalysators ist durch das sogenannte \-Fen-

90
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ster bestimmt. Bei A-Werten unter 1 ist der Sauerstoffgehalt im Abgas zu gering,
um eine vollstiandige Oxidation der Kohlenwasserstoffe und des Kohlenmonoxids
zu erzielen. Ist A grofer als 1, wird die Stickstoffmonoxid-Reduktionsreaktion
beeintrachtigt, da die schnelle Oxidation der Kohlenwasserstoffe und des Kohlen-
monoxids zu einem Mangel an Reduktionsmittel fiihrt. Eine optimale Konversion
aller drei Schadstoffkomponenten erfordert deshalb eine stochiometrischer Abgas-
zusammensetzung (A = 1). Mit Hilfe der \-Sonde und eines Regelungskreises muf
die motorische Verbrennung so gesteuert werden, dafs der A-Wert des Abgases nur
in einem kleinen Bereich um A = 1 variiert. Im Gegensatz zum vorangehenden Ka-
pitel sind die Reaktionsbedingungen in einem 3-Wege-Katalysator deshalb nicht
durch grofen Sauerstoffiiberschuft bestimmt, sondern liegen mit ca. 1 Vol-% O,

eher im stochiometrischen Bereich.

Nach ersten Versuchen mit Kugelschiittungen hat sich der Wabenkatalysator
als Bauform durchgesetzt. Als katalytisch aktive Substanzen werden hauptséch-
lich Kombinationen aus Platin und Rhodium oder Palladium und Rhodium ver-
wendet, wobei letzteres hauptsichlich fiir die Stickstoffmonoxid-Reduktion unter
mageren Bedingungen verantwortlich ist. Die Edelmetalle sind in fein disperser
Form im Washcoat an den Kanalwénden eingebettet. Als Washcoatmaterial wird
v-Al,O3 zusammen mit Zusitzen wie CeOy, ZrO,, LayO3 und BaO eingesetzt [8|.
Die Zusétze dienen der Stabilisierung von 7-Al;O3 und der Sauerstoffspeicherung
(CeOq/Zr0Os). Die genaue Zusammensetzung des Washcoats industriell gefertig-

ter Katalysatoren ist jedoch meist ein Geheimnis der Hersteller.

Obwohl es sich beim 3-Wege-Katalysator um ein seit ca. 20 Jahren verwende-
tes System handelt, besteht noch Forschungsbedarf. Die sich immer weiter ver-
schirfenden Abgasnormen erfordern eine Optimierung der Auslegung des Ab-
gasnachbehandlungssystems. Da der Grofsteil der emittierten Schadstoffe beim
Kaltstart entsteht, verlangt insbesondere die Einbeziehung der Kaltstartphase in
den Européischen Fahrzyklus (ECE Stufe 3 und Stufe 4) seit dem Jahr 2000 nach
erheblichen Anstrengungen zur Einhaltung der gesetzlichen Grenzwerte. Die Lo-
sungsansitze sehen z. B. einen elektrisch beheizten Vorkatalysator [27] oder eine
Positionierung des Katalysators ndher am Motor vor. Zusitzlich muf die Auf-
heizung des Katalysators durch verbrennungstechnische Maknahmen unterstiitzt

werden.



92 KAPITEL 5. 3-WEGE-KATALYSATOR

Bei der Entwicklung und Auslegung von Abgasnachbehandlungssysteme ermog-
licht eine rechnerische Simulation die Bewertung der Optimierungsstrategie und
der zu erwartenden Effizienz.

Wie in Abschnitt 3.1 bereits besprochen, verwendeten die meisten Simula-
tionsansitze vereinfachte Modelle fiir Transport und Chemie. Insbesondere die
Verwendung von Globalreaktionen erschwert es, die Modelle fiir pradikative Si-
mulationen einzusetzen, und die Kopplung zwischen Transport und chemischen
Reaktionen richtig wiederzugeben. Daraus ergibt sich die Motivation einer Simu-
lation mit detaillierten Modellen fiir Chemie und Transport.

Der Beschreibung der auf dem Katalysator ablaufenden Prozesse kommt bei
der Modellierung eine Schliisselrolle zu. Da die katalytischen Reaktionen sowohl
Wirme produzieren als auch von der lokalen Reaktionstemperatur abhéngen,
gilt dies insbesondere fiir das Kaltstartverhalten. Innerhalb der Konzepte zur
Simulation des Verhaltens eines ganzen Katalysators/Wabenkorpers [30] ist die
Berechnung eines Einzelkanals oder mehrerer reprisentativer Einzelkanile ein
zentrales Element.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde der entwickelte HC-SCR-Reaktionsmecha-
nismus um die auf Rhodium ablaufenden Schliisselreaktionen erweitert, und zur
Simulation von Einzelkanélen eines Pt/Rh-3-Wege-Katalysators eingesetzt |34].
Ziel der Simulationen war die Validierung des Einkanalmodells und das Aufzeigen
der Kopplung von Oberfliche und Gasphase.

Die Verwendung des Reaktionsmechanismus der HC-SCR auf Pt/Al,O in der
Simulation eines Pt/Rh-3-Wege-Katalysators erméglichte zugleich eine Uberprii-
fung der Ubertragbarkeit auf andere Katalysatorsysteme und der Unabhiingigkeit

des Reaktionsmechanismus von den herrschenden Reaktionsbedingungen.

5.2 Reaktionsmechanismus

Der in dieser Arbeit entwickelte Reaktionsmechanismus fiir den Pt/Rh-3-Wege-
Katalysator ist fiir die Anwendung in einer kompletten Testzyklus-Simulation
konzipiert. Um die Rechenzeiten in einem begrenzten Rahmen zu halten, war des-
halb eine Beschriankung der betrachteten Gasphasenspezies notwendig. Aufgrund
der geringeren Sauerstoffkonzentrationen wurde die NO,-Bildung vernachléssigt,

und es wurde darauf verzichtet, bei der NO-Reduktion zwischen Ny und N,O zu
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unterscheiden. Insgesamt werden in der Gasphase die Spezies C3Hg, CO, COs,
Hy, O5, NO und N, beriicksichtigt.

Der Oberfldchenreaktionsmechanismus (sieche Anhang C) setzt sich aus dem
bereits zur Simulation der HC-SCR verwendeten C3Hg-Oxidationsmechanismus
auf Pt/Al,O3, einem vereinfachten NO-Reduktionsmechanismus auf Platin und
einem Reaktionsmechanismus der NO-Reduktion bzw. CO-Oxidation auf Rhodi-
um zusammen. Bis auf die folgenden Modifikationen entspricht der verwendete
Reaktionsmechanismus auf Platin dem zur Simulation der HC-SCR auf Pt/Al,O;

verwendeten Reaktionsmechanismus:
e Herausnahme der OH-Adsorption und Desorption,

e Verringerung der Desorptionsenergie von CO(s) um 10 kJ/mol und und
Anpassungen der Reaktionen 36, 51 und 53 um thermondynamische Kon-

sistenz beizubehalten,

e Erhohung des Vorfaktors der CO(s)-Oxidationsreaktion (48) gegeniiber dem
im HC-SCR-Mechanismus verwendeten Wert,

e Vereinfachung des NO-Reaktionssystems.

Die Vergroferung des Geschwindigkeitskoeffizienten der CO(s)-Oxidationsreak-
tion l&kt sich auf die Beobachtung zuriickfiihren, daf auf Pt/CeOy/Al,O3 die
CO-Oxidationsgeschwindigkeit grofer ist als auf Pt/Al, O3 .

Die Oberflichenreaktionen auf Rhodium sind fast vollsténdig aus der Arbeit
von Oh et al. [92] entnommen. Die in dieser Arbeit angegebenen kinetischen Da-
ten stammen von Untersuchungen auf Rh(111) Oberflachen. Die Autoren weisen
jedoch darauf hin, daf auf Rh/Al,O3 eine geringere Reaktionsgeschwindigkeit
auftritt. Diese Abweichung konnte mit einer Erniedrigung des praexponentiellen
Vorfaktors der NO(s)-Dissoziation um den Faktor 2000 wiedergegeben werden.
Altman et al. [93] zeigten jedoch in einer TPD-Untersuchung, dafs die niedrige-
re Reduktionsgeschwindigkeit auf Rh/Al,O3 auch mit einer Anderung der No-
Desorptionsgeschwindigkeit erkldrt werden kann. Im einzelnen handelt es sich
dabei um die Unterdriickung der Rekombinationsreaktion NO(s) + N(s) — Ny +
O(s) und um die Erhohung der Aktivierungsenergie fiir die Reaktion N(s) + N(s)
— Ny auf Rh/Al,O3. Im verwendeten Reaktionsmechanismus wurden deshalb die
Daten von Oh et al. [92] mit den Daten von Altman et al. [93| kombiniert.
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Spezies | Konzentration [Vol.-%]
CsHg 0,045

CsHg 0,045

o 1,42

NO |01

O, 1,0875

H,O | 13,1

No Verdiinnung

Tabelle 5.1: Zusammensetzung des zur Konditionierung verwendeten Gasgemi-
sches (1 Stunde bei 923 K)

Die Oxidation von C3Hg ist im Oberflichenmechanismus auf Platin beschrénkt.
Diese Vereinfachung kann vorgenommen werden, da Platin gegeniiber Rhodium
die grofere Reaktivitiat bei der C3Hg-Oxidation zeigt [94,95]. Auferdem nimmt
Platin bei 3-Wege-Katalysatoren den groferen Anteil an der katalytisch aktiven
Gesamtoberfliche ein [96], so dalk das Umsatzverhalten im wesentlichen durch
Platin bestimmt ist.

Insgesamt besteht der Oberflichenreaktionsmechanismus aus 65 Reaktionen

und beinhaltet 25 Oberflichenspezies und 7 Gasphasenspezies.

5.3 Validierungsexperimente

Zur Validierung des Reaktionsmechanismus bzw. des gesamten Wabenkanalmo-
dells wurden Experimente mit einem komerziell erhiltlichen Pt/Rh-3-Wege-Ka-
talysator durchgefiihrt. Der Katalysator besitzt eine Edelmetallbeladung von 50
g/ft> (Pt/Rh = 5:1), eingebettet in einem Ceria-stabilisierten y-Al,O3-Washcoat.
Der Cordierit-Wabenkorper besitzt eine Zelldichte von 62 Zellen pro cm?.

Die experimentelle Bestimmung der Konversionsgeschwindigkeiten wurde am
Institut fiir Chemische Technik der Universitdt Karlsruhe in einem Integralre-
aktor vorgenommen. Zu diesem Zweck wurden Katalysatorproben mit 22 mm
Durchmesser und 29 mm Lénge entnommen. Vor den eigentlichen Experimenten
wurden die Proben fiir 1 Stunde bei einer Temperatur von 923 K konditioniert.
Tabelle 5.1 zeigt die Konzentration der Spezies im Gasgemisch des Konditionie-

rungsprozesses.
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Spezies Konzentration [Vol.-%)|
fast stochiometrische Mischung | fette Mischung | magere Mischung
(Aox=0,9) (Aox=0,5) (Aox=1,8)
CO 1,42 1,42 1,42
04 0,77 0,9 1,6
CsHg 0,045 0,045 0,045
NO 0,1 0,1 0,1
No Verdiinnung Verdiinnung Verdiinnung

Tabelle 5.2: Zusammentsetzung der in Experiment und Rechnungen verwendeten

Gasmischungen

Nach der Konditionierung der Probe wurden die Umsétze mit verschiedenen Gas-
mischungen bestimmt. Tabelle 5.2 fallt die Zusammensetzung der verwendeten
Gasmischungen zusammen. Die Sauerstoffkonzentration wurde variiert, um je-
weils ein stochiometrisches, fettes und mageres Abgas nachzubilden. Der A,,-Wert
ist definiert als das Inverse des Redox-Verhiltnisses der Mischung |30, 32|:

~ Xyo +2Xo,

 Xco +9Xcan,

Aox

Mit dieser Definition reprisentiert A\,, = 1 eine stéchiometrische, A\ox > 1 eine ma-
gere und A, < 1 eine fette Abgaszusammensetzung. Der Volumenfluf durch die
Probe betrégt 15 1/min unter Standardbedingungen (STP). Zu diesem Volumen-
flufs korrespondiert eine Kanalgeschwindigkeit von 1,35 m/s (STP). Der Integral-
reaktor befindet sich in einem Ofen, welcher mit einer Heizrate von 100 K/Stunde
aufgeheizt wird und isotherme Bedingungen garantierte. Die Umsatzgeschwindig-
keiten wurden in Abhéngigkeit der Reaktionstemperatur im stationdren Zustand
gemessen.

Nach Beendigung der Experimente wurde die Edelmetalldispersion mittels
Hs-Chemisorption bestimmt. Aus den Messungen wurde eine katalytisch aktive
Fliche von 0,247 m? /g abgeleitet, was einer Dispersion von 29,1 % entspricht. Die
Berechnung des Verhéltnisses aus aktiver Oberfliche zu geometrischer Oberfla-
che ergibt einen Wert von 70. Das Oberflachenverhiltnis von Platin zu Rhodium
wird mit 3:1 angesetzt und ist aus dem Literaturwert fiir einen 5:1 Pt/Rh-3-
Wege-Katalysator [96] entnommen. Die Messungen der Porenradienverteilung im

Washcoat ergab einen mittleren Porendurchmesser von 12,29 nm und eine Poro-
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Edelmetallzusammensetzung Pt/Rh, 5:1 gew.-%
Edelmetallbeladung 50 g/ft3
katalytisch aktive Oberfliche 0,247 m?/g
Oberflachenverhiltnis Pt(s)/Rh(s) 3:1
Edelemetalldispersion 29,1%
aktive Oberfliche/geometrische Oberfliche 70
Kanaldurchmesser 1 mm
Kanallange 29 mm
Kanalgeschwindigkeit (STP) 1,35 m/s
mittlerer Porenradius (Mikroporen) 12,29 nm
Porositét (Mikroporen) 27,9 %
Tortuositét 3
Washcoatdicke 100 pm
Aktive Platinoberfliche/Washcoatvolumen 7,77-10° m™!

Tabelle 5.3: Katalysatorparameter fiir die Simulationen

sitdt von 27,0 % (unter der Annahme einer konstanten Washcoatdicke von 100
pum). Porositéit und Porenradienverteilung der Makroporen wurden nicht separat
bestimmt, so daf in den Simulationen kombinierte Diffusionskoeffizienten (Glei-
chung 3.26) fiir das Washcoatmodell verwendet werden. Der hierbei benétigte
Tortuositatsfaktor 7 — 3 ist aus der Literatur [45] entnommen. Eine Zusammen-

fassung der verwendeten Katalysatorparameter findet sich in Tabelle 5.3.

5.4 Simulationsergebnisse

In diesem Abschnitt werden Simulationsrechnungen eines Wabenkanals unter
isothermen Bedingungen vorgestellt und diskutiert. Alle Simulationen verwen-
den die Katalysatorparameter aus Tabelle 5.3. Die Rechnungen wurden mit dem
BL-Modell und dem erstellten Reaktionsmechanismus (Anhang C) durchgefiihrt.
Die Porendiffusion im Washcoat wird iiber die Effektivitatskoeffizienten beriick-
sichtigt. Die Verwendung von Effektivitidtskoeffizienten ist zuléssig, da der Re-
aktionsablauf bei den verwendeten Gaszusammensetzungen hauptsichlich durch
die CO-Oxidation bestimmt ist. Dementsprechend wird fiir die magere und sto-

chiometrische Gaszusammensetzung der sich aus der CO-Abbaugeschwindigkeit
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ergebende Effektivititskoeffizient verwendet, wirend fiir die fette Gaszusammen-
setzung der sich aus der O,-Abbaugeschwindigkeit ergebende Effektivitatskoeffi-
zient verwendet wird (die im Mangel vorhandene Spezies wird als limitierend fiir
die CO-Oxidation angesehen). Einen weitereren Grund fiir die Anwendung von
Effektivitdtskoeffizenten, stellen die langen Rechenzeiten dar (>24 Stunden fiir
einen Einzelkanal bei fester Temperatur), die bei Verwendung des detaillierten
Washcaotmodells in diesem Reaktionssystem auftreten. Verantwortlich fiir diese
Problematik ist der hohe CO-Gehalt in den simulierten Abgaszusammensetzun-

gen, der zu einem steifen Verhalten des Differentialgleichungssystems fiihrt.

5.4.1 Umsatzverhalten

Zur Uberpriifung des Modells wurden Rechnungen mit den drei in Tabelle 5.2
angegebenen Gaszusammensetzungen durchgefiihrt und die berechneten Umsétze
in Abhéngigkeit der Reaktionstemperatur den experimentell ermittelten Werten
gegeniibergestellt.

Abbildung 5.1(a) zeigt die Umsétze von C3Hg, CO und NO in Abhéngigkeit
der Reaktionstemperatur. Die Zusammensetzung des Eingangsgases ist mager.
Die Umsetzung von C3Hg, CO und NO beginnt bei ca. 560 K und steigt fiir C3Hg
und CO bis 770 K bzw. 650 K auf 100 % an. Der Umsatz von NO zeigt bei
650 K ein Maximum und sinkt mit hoheren Temperaturen auf Null ab. Die in
der Simulation vorausgesagten Umsitze aller drei Spezies stimmen gut mit den
experimentell gemessenen Daten iiberein. Insbesondere das Temperaturverhalten
der NO-Konversion und der langsame Anstieg der C3Hg-Konversion im Tem-
peraturbereich iiber 640 K. Die Rechnung zeigt einen geringen CO-Umsatz fiir
Temperaturen unter 560 K. Dieser Umsatz ist vermutlich auf die im Reaktions-
mechanismus nicht eingeschlossenen Kohlenwasserstoff-Reaktionen auf Rhodium
zuriickzufiithren, was die Blockade der CO-Oxidation durch CsHg auf Rhodium
verhindert (im Gegensatz zur Situation auf Platin).

Die Umsétze in Abhingigkeit der Reaktionstemperatur fiir die nahezu stochio-
metrische Zusammensetzung des Eingangsgases sind in Abbildung 5.1(b) aufge-
tragen. Wie bei der mageren Zusammensetzung beginnt der Umsatz von C3Hg,
CO und NO bei ca. 560 K. Der Anstieg des Umsatzes mit der Temperatur ist
aber langsamer. Aufgrund des ungeniigenden O,-Gehalts im Gas ist die CO-
Umsetzung nicht vollstdndig. C3Hg wird ab 770 K vollstindig umgesetzt. Dies
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Abbildung 5.1: Umsitze von C3Hg, CO und NO bei magerer (links) und nahezu

stochiometrischer Gaszusammensetzung (rechts): Vergleich zwischen Experiment

und Simulation
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Abbildung 5.2: Umsétze von C3Hg, CO und NO bei fetter Gaszusammensetzung;:

Vergleich zwischen Experiment und Simulation
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zeigt, dafk C3Hg im Wettstreit um O, effektiv mit CO konkurrieren kann. NO
wird fiir Temperaturen ab 730 K ebenfalls vollstindig umgesetzt. Beziiglich der
NO- und CO-Konversion und dem Wettstreit von CO und C3Hg um O, stimmt
die Vorhersage der Simulation gut mit den experimentellen Resultaten iiberein.
Abweichungen bestehen bei der Vorhersage der C3Hg-Konversion im Temperatur-
bereich zwischen 620 K und 760 K. Im Vergleich zu den experimentellen Daten
ist der vorhergesagte Umsatz zu grok.

Das fette Eingangsgasgemisch enthélt nur 0,4 Vol-% O,, was in einem maxi-
malen CO-Umsatz von ca. 33 % resultiert. Fiir Temperaturen iiber 840 K erreicht
die NO-Umsetzung 100 %. Im Vergleich zu den Umsatzverldufen der anderen Gas-
zusammensetzungen ist der Umsatzanstieg von C3Hg, CO und NO langsamer, ins-
besondere fiir die C3Hg-Konversion. Im Hinblick auf die CO- und NO-Konversion
stimmt die Vorhersage der Rechnung gut mit dem Experiment {iberein. Grofe
Abweichungen zeigen sich jedoch bei der C3Hg-Konversion. Zuriickzufithren sind
diese Abweichungen auf die Tatsache, daf unter fetten Bedingungen eine grofsere
Anzahl von Oberflichenspezies, z. B. partiell oxidierte C3Hg-Reaktionsprodukte,
auf der katalytischen Oberflidche existieren. Diese kdnnen die Oberfliche blockie-
ren und so die Sauerstoffbedeckung reduzieren. Weiterhin konnen diese Spezies
zu einer groferen Zahl von relevanten Reaktionspfaden fithren. Diese Problematik
trat bereits in Abschnitt 4.5.3 auf und zeigt, daf zur Verbesserung der Vorhersa-
gequalitdt des CsHg-Umsatzes unter fetten Bedingungen weitere Reaktionen und

Oberflachenspezies in den Reaktionsmechanismus aufgenommen werden miissen.

5.4.2 Kopplung zwischen Gasphase und Oberfliche

Die Kopplung zwischen Gasphase und Oberfliche bei der Umsetzung von C3;Hg,
CO und NO im untersuchten Pt/Rh-3-Wege-Katalysator soll anhand der Umsatz-
und Bedeckungsgradverldufe im Wabenkanal dargestellt werden. Besonders deut-
lich zeigt sich diese Kopplung bei mageren Mischungen. In Abbildung 5.3 sind die
berechneten Massenbriiche von C3Hg, CO, CO5 und NO im Kanal bei einer Tem-
peratur von 680 K gezeigt. Das Eingangsgemisch entspricht der mageren Zusam-
mensetzung (Tabelle 5.2). Der Verlauf der Massenbriiche zeigt, daf der Grofteil
von C3Hg innerhalb der ersten 1,5 cmm des Wabenkanals abgebaut werden. In die-
sem Bereich wird CO ebenfalls nahezu vollstindig umgesetzt. Die NO-Konversion

ist ebenfalls auf diesen Bereich begrenzt und geht danach auf Null zuriick.
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C,H, Massenbruch 6.70E-04

5.47E-04
4.25E-04
3.02E-04

I 1.80E-04
5.70E-05

1.42E-02
1.14E-02
8.52E-03
5.68E-03

I 2.84E-03
3.50E-06

2.40E-02
1.92E-02
1.44E-02
9.60E-03
4.80E-03
0.00E+00

r [cm]

CO Massenbruch

r [cm]

CO, Massenbruch

NO Massenbruch 1.07E-03

1.00E-03
9.38E-04
‘ 8.72E-04

‘ I 8.06E-04
15 : : 7.40E-04

z [cm]

Abbildung 5.3: Massenbruchverteilung von C3Hg, CO, COy und NO im Kanal
bei 673 K; mageres Eingangsgemisch (A\x=1,8)
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Bedeckungsgrad

z [cm]

Abbildung 5.4: Bedeckungsgrad von Platin bei 673 K in Abhéngigkeit der axialen

Position im Kanal; mageres Eingangsgemisch (A,x=1,8)

Dieses Verhalten kann mit Hilfe des axialen Verlaufes der Oberflichenbedeckung
erklart werden. Die berechneten Bedeckungsgrade von Platin und Rhodium sind
in Abhéngigkeit der axialen Position im Kanal in Abbilung 5.4 und 5.5 gezeigt.
Die Bedeckunsgrade sind in Bezug auf die gesamte katalytische Oberfliche, be-
stehend aus Platin und Rhodium, definiert; d. h. ZZN:SI Oipt +6;rn =1

Abbildung 5.4 verdeutlicht, dafs in einem Abstand von 1,5 cm vom Kanal-
eingang der Bedeckungszustand der katalytischen Oberfliche stark variiert. Auf-
grund der abnehmenden CO-Konzentration in der Gasphase kommt es auf Pla-
tin zu einem Ubergang von einer hauptsichlich mit CO(s)-bedeckten Oberfléiche
zu einem O(s)-bedeckten Oberflichenzustand. Diese Variation wird vom abneh-
menden CO/O,-Verhiltnis in der Gasphase initiiert. Wihrend dieses Uberganges
nimmt die Zahl der freien Platinplitze innerhalb der Ubergangszone zu, was eine
verstarkte NO-Adsorption und Dissoziation erlaubt. Wenn die Platinoberflache
den O(s)-bedeckten Zustand erreicht, nimmt die Zahl der freien Platinplitze wie-
der ab und das Dissoziationsgleichgewicht verschiebt sich zu NO(s). Dies beendet

die NO-Konversion.
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Bedeckungsgrad

z [cm]

Abbildung 5.5: Bedeckungsgrad von Rhodium bei 673 K in Abhéngigkeit der

axialen Position im Kanal; mageres Eingangsgemisch (Aox=1,8)

Der Rhodiumanteil der katalytischen Oberfliche geht von einem N(s)-bedeckten
Zustand in ein O(s)-bedeckten Zustand iiber. Diese Bedeckungszustandsdnderung
ist in Abbildung 5.5 zu erkennen. Nach 1,5 cm axialem Abstand vom Kanalein-
gang ist Rhodium fast vollstdndig mit O(s) bedeckt und ist, ebenso wie Platin,
inaktiv beziiglich der NO-Konversion. Die ersten 1,5 cm im Kanal ist Rhodium
hauptséchlich mit N(s) bedeckt und somit aktiv beziiglich der NO-Reduktion.
Mit ansteigender Temperatur bewegt sich der Ubergangspunkt in Richtung
Kanaleingang, was eine Reduzierung des zur NO-Konversion aktiven Bereiches
zur Folge hat. In Abbildung 5.1(a) ist der daraus resultierende Riickgang der

NO-Reduktion mit zunehmender Temperatur zu sehen.

5.4.3 M-Fenster

Wie bereits in der Einfiihrung bemerkt, ist das A-Fenster eine typisches Mittel
zur Charaktereisierung eines 3-Wege-Katalysators. Als A\-Fenster wird der schma-
le Bereich um das stochiometrische Luft /Kraftstoff-Verhéltnis bezeichnet, in dem
C3Hg, CO, CO5 und NO simultan und effizient abgebaut werden. Abbildung 5.6
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Abbildung 5.6: A-Fenster bei 773 K: Vergleich zwischen Simulation und Experi-

ment

zeigt die berechneten Umsitze bei einer Temperatur von 773 K fiir verschie-
dene Oy-Konzentrationen (restliche Gaszusammensetzung wie Tabelle 5.2). Die
gewihlte Temperatur von 773 K ist eine typische Abgastemperatur am Katalysa-
toreingang bei Teillastbetrieb [6]. Die in Abbildung 5.6 gezeigten experimentellen
Daten sind den in Abschnitt 5.4.1 verwendeten Experimenten entnommen. Die
Simulation gibt das A-Fensters im mageren Bereich gut wieder. Im fetten Bereich
wird die CO-Konversion gut vorhergesagt, wohingegen, wie bereits in Abbildung

5.2 gezeigt, die C3Hg-Konversion stark vom Experiment abweicht.



Kapitel 6

Zusammenfassung und Ausblick

Die vorliegende Arbeit behandelt die Modellierung und numerische Simulation
von Abgaskatalysatoren unter Verwendung von detaillierten Reaktionsmechanis-
men. Die im einzelnen in dieser Arbeit simulierten Systeme umfassen die HC-SCR
(Selective-Catalytic-Reduction) auf Pt/Al,O3 und Pt/Rh-3-Wege-Katalysatoren.

Ein einzelner Kanal (Wabe) des Katalysators dient als Modell zur Beschrei-
bung der Prozesse im Wabenkatalysator. Zur Berechnung eines solchen Kanals
werden zwei Modelle verwendet. Zum einen ist dies das Modell des idealen Stro-
mungsrohres (PFTR-Modell, Plug-Flow-Tubular-Reactor, eindimensional) und
zum anderen das Modell des realen Stromungsrohres (BL-Modell, Boundary-
Layer, zweidimensional). Die dem BL-Modell zugrundeliegenden Erhaltungsglei-
chungen sind wesentlich komplexer und rechenzeitaufwendiger als die des PFTR-
Modells. Im Gegenzug ermoglicht das BL-Modell aber eine detaillierte Beschrei-
bung der Massentransporteffekte in der Gasphase, was mit dem PFTR-Modell nur
indirekt mit Hilfe von Massentransportkoeffizienten moglich ist. Die Tranportgro-
fsen in den Erhaltungsgleichungen hidngen von der jeweiligen Konzentration und
Temperatur ab und werden aus molekularen Gréfen berechnet.

Die chemischen Prozesse auf der Katalysatoroberfliche werden in dieser Ar-
beit durch detaillierte Reaktionsmechanismen beschrieben. Dazu wird das Kon-
zept der Elementarreaktionen verwendet. Wechselwirkungen der Adsorbate unter-
einander sind durch bedeckungsabhingige Aktivierungsenergien beriicksichtigt.
Die Reaktionsschritte und kinetischen Daten wurden aus der Literatur und bereits
bestehenden Reaktionsmechanismen entnommen. Noch nicht bekannte Geschwin-
digkeitskoeffizienten wurden durch den Vergleich von Simulationsergebnissen und

experimentellen Messungen abgeschatzt.
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Es zeigt sich, dafs fiir einen quantitativen Vergleich zwischen Experiment und
Simulation die Transportlimitierung durch die Porendiffusion im Washcoat nicht
vernachléssigt werden darf. Zur Beriicksichtigung dieses Transportprozesses wer-
den zwei Modelle verwendet. Das einfache Porendiffusionsmodell basiert auf der
Multiplikation der Reaktionsgeschwindigkeit mit einem sogenannten Effektivi-
téatskoeffizienten. Dieser Ansatz unterliegt einigen Einschrankungen. So muf die
Gesamtreaktion im wesentlichen durch den Abbau oder die Bildung einer Spezies
kontrolliert sein und die Abbau- oder Bildungsgeschwindigkeit sollte eine feste
Reaktionsordnung aufweisen. Weiterhin kénnen Unterschiede der individuellen
Diffusionsgeschwindigkeiten und lokale Bedeckungsgradvariationen nicht beriick-
sichtigt werden. Das zweite und allgemeinere Porendiffusionsmodell basiert auf
der Losung der eindimensionalen Reaktions-Diffusionsgleichung fiir jede Spezies.
Dieses Modell erfordert keine speziellen Annahmen iiber das Reaktionssystem,
und es lassen sich die Bedeckungsgrade und Spezieskonzentrationen innerhalb

des Washcoats berechnen.

Zur Durchfiihrung der Simulationen mit dem BL-Modell wurde auf das am
IWR entwickelte Programmpaket DETCHEMS ¢! [41] zuriickgegriffen. Dieses
Programmpaket wurde mit den in dieser Arbeit entwickelten Unterprogrammen
zur Beschreibung der Porendiffusion im Washcoat gekoppelt. Weiterhin wurde in
dieser Arbeit das PFTR-Modell in ein Computerprogramm umgesetzt, welches
ebenfalls die Unterprogramme zur Beschreibung der Porendiffusion im Washcoat
enthalt.

Um die Oberflichenprozesse bei der HC-SCR Reaktion auf Pt/Al,O3 zu be-
schreiben, wurde ein Oberflichenmechanismus entwickelt, der die Reaktionen der
Spezies NO, NOy, N,O, Ny, CO, CO,, C3Hg, Hy, OH, HyO und O, auf Platin
beriicksichtigt. Insgesamt beinhaltet der Reaktionsmechanismus 24 Oberflachen-
spezies und besteht aus 66 Elementarreaktionen. Um das Modell, bestehend aus
Reaktionsmechanismus und Kanalmodell, zu testen, wurden zunéchst die Teilre-
aktionssysteme NO-Oxidation und C3Hg-Oxidation auf Pt/Al,O3 simuliert und
die Ergebnisse mit experimentellen Daten verglichen. Dabei ergab sich eine gu-
te Ubereinstimmung. Durch das Zusammenfiigen dieser beiden Teilmechanismen
und der Hinzunahme des NO-Reduktionsmechanismus ergibt sich der Reaktions-
mechanismus der HC-SCR auf Pt/Al,O3. Der Vergleich der Simulationsergebnisse

der HC-SCR mit gemessenen Daten zeigt ebenfalls eine gute Ubereinstimmung.
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Die Simulationsergebnisse der C3Hg-Oxidation belegen, daf C3Hg-Intermediate
vor der Ziindung die Oberflache blockieren, obwohl C3Hg gegeniiber dem Sauer-
stoff nur in geringer Konzentration vorliegt. Dieser Effekt erklart sich durch die
Bildung von Reaktionsprodukten wie CO(s) und C3Hs(s) (Propylidin), welche
aufgrund der hohen Desorptionsenergie bzw. Stabilitit erst bei hoheren Tempera-
turen die Oberfliche verlassen bzw. abgebaut werden. Erst nach der Ziindung der
Reaktion geht die Oberfliche in einen wesentlich reaktiveren, sauerstoffbedeckten
Zustand tiber. Die Anwesenheit von NO in der Gasphase erhoht die Ziindtempe-
ratur der C3Hg-Oxidation, da adsorbiertes NO ebenfalls die Oberflache blockiert

und die CO-Oxidationsreaktion verlangsamt.

Die Blockierung der Oberfliche ist der Grund, warum bei der HC-SCR erst
nach der Ziindung der C3Hg-Oxidation eine Reduktion von NO zu beobachten
ist. Die Reduktion von NO erfolgt jedoch nur innerhalb eines schmalen Tem-
peraturfensters. Die in dieser Arbeit durchgefiihrten Simulationen zeigen, dafs
dieses Verhalten durch den Verlauf der Bedeckungsgrade auf der katalytischen
Oberflache bedingt ist. So stehen erst mit der Ziindung der C3Hg-Oxidation ge-
niigend freie Oberflachenplitze fiir die NO-Dissoziation zur Verfiigung und somit
kann erst dann die NO-Reduktion einsetzen. Bei hoheren Temperaturen geht die
Platinoberflichen jedoch in einen sauerstoffbedeckten Zustand iiber. Auf einer
solchen Oberfliche wird NO nur noch zu NO,; umgesetzt. Die Selektivitdt der
NO-Reduktion beziiglich N,O liegt bei 70 — 80 %. Dieses schlechte Selektivi-
tatsverhalten 1dft sich darauf zuriickfithren, dal wegen der geringe Anzahl an
freien Pliatzen die N(s)-Konzentration gegeniiber der NO(s)-Konzentration auf
der Oberfliche gering ist und somit die Reaktion zwischen N(s) und NO(s) zu
N,O(s) gegeniiber der N(s)-Rekombinationsreaktion bevorzugt ablauft.

Die Vergleiche zwischen berechneten Umsédtzen und experimentell bestimmten
Umsétzen zeigen den starken Einflulk der Porendiffusion im Washcoat, insbeson-
dere im Ziindbereich. Die Beschreibung dieser Massentransportlimitierung durch
Effektivititskoeffizienten ermoglicht im Allgemeinen eine akzeptabele Uberein-
stimmung zwischen Simulation und experimentellen Daten. Dieser Ansatz ver-
sagt aber, wenn gleichzeitig Massentransport und kinetisch kontrollierte Reakti-
onsgeschwindigkeiten auftreten, wie es bei der HC-SCR fiir hhere Temperaturen
der Fall ist. Diese Situation kann nur mit Hilfe des detaillierten Porendiffusions-

modells korrekt beschrieben werden. Bei Verwendung des detaillierten Porendif-



108 KAPITEL 6. ZUSAMMENFASSUNG UND AUSBLICK

fusionsmodells zeigte sich allerdings auch insgesamt eine besseren Ubereinstim-

mung zwischen Simulation und Experiment.

Der Vergleich von Rechnungen des BL-Modells mit Rechnungen des PFTR-
Modells bei Verwendung von Massentransportkoeffizienten zeigt nur minimale
Unterschiede. Einer der Griinde ist vermutlich der geringere Einfluft des Massen-
transports in der Gasphase gegeniiber dem Massentransport im Washcoat auf das
Umsatzverhalten. Weiterer Griinde sind die geringen Kanalgeschwindigkeiten in
den Experimenten. Fiir abweichende Betriebsbedingungen sollte die Anwendbar-
keit des PFTR-Modells mit Massentransferkoeffizienten durch Vergleich mit dem
BL-Modell trotzdem von Fall zu Fall {iberpriift werden.

In einem weiteren Schritt wurde der HC-SCR Reaktionsmechanismus um
die Reaktionen von NO, CO und O, auf Rhodium erweitert. Dieser Reakti-
onsmechanismus beschreibt die Oberflachenreaktionen auf einem Pt/Rh-3-Wege-
Katalysator. Aufgrund der Anforderung an die Rechenzeit wurde der aus der HC-
SCR iibernommene NO-Reaktionsmechanimsus auf Platin jedoch vereinfacht, d.
h. bei der NO-Reduktion wird nicht mehr zwischen Ny und N,O unterschieden,
und die NO-Oxidation wird vernachlissigt. Des weiteren muften Anderungen
am CO-Oxidationsmechanismus vorgenommen werden, die sich auf die Anwe-
senheit von CeOy in kommerziellen 3-Wege-Katalysatoren zuriickfithren lassen.
Der durchgefiihrte Vergleich zwischen Simulationen und Messungen an einem
kommerziellen 3-Wege-Katalysator zeigt eine gute Ubereinstimmung. Fiir fette
Mischungen bestehen allerdings noch qualitiative Unterschiede im C3Hg-Umsatz.
Diese Abweichungen bereiten jedoch keine Probleme, solange man sich im -
Fenster des 3-Wege Katalysators oder bei A > 1 befindet.

Das Umsatzverhalten des 3-Wege Katalysators ist, dhnlich wie bei der HC-
SCR auf Pt/Al,O3, stark durch den Bedeckungszustand der Oberfléche bestimmt.
Allerdings ist aufgrund des hohen CO-Gehalts in den verwendeten Gasmischun-
gen die CO-Oxidation die bestimmende Reaktion fiir das Gesamtreaktionssystem.
Unter mageren Bedingungen definiert die Linge der Reaktionszone, in der CO
und C3Hg abgebaut wird, den Bereich in dem NO reduziert werden kann. Der
Grund ist wie bei der HC-SCR,, daf bei zu geringem CO/O, Verhiltnis die kata-

lytische Oberfliche in einem sauerstoffbedeckten Zustand vorliegt.

Fiir die Weiterentwicklung der Modelle werden die folgenden Schwerpunkte

gesehen:
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Die fortschreitende Aufkldrung von Oberflichenreaktionsmechanismen durch mo-
derne experimentelle Untersuchungstechniken, wie z. B. SFG-Spektroskopie, und
insbesondere die Identifizierung der aktiven Zentren ermoglicht ein vertieftes Ver-
stdndnis der katalytischen Prozesse. Dieses sollte in die Weiterentwicklung der
Reaktionsmechanismen einfliefien. Insbesondere zur verbesserten Vorhersagefi-
higkeit bei fetten Mischungen miissen weitere Spezies und Reaktionschritte hin-
zugenommen werden. Dabei sollten insbesondere teiloxidierte Kohlenwasserstoffe
und die zugehorigen Reaktionen beachtet werden.

Zur weiteren Validierung des Pt/Rh-3-Wege-Reaktionsmechanismus kénnten
Katalysatoren mit verschiedenen Pt/Rh-Verhéltnissen untersucht werden und die
gewonnenen Messergebnisse den Simulationsergebnissen gegeniibergestellt wer-
den. Hierzu ist es jedoch notwendig, daf die Edelmetalloberfliche, z. B. mit spek-
troskopischer Methoden |96, fiir jede Edelmetallkomponente seperat bestimmt
wird.

Ein néchster Schritt ist die Hinzunahme von Speichereffekten, die bei Abgas-
katalysatoren unter instationdren Betriebszustianden auftreten. Ein solches Spei-
chermodell kénnte dann auch zusammen mit dem Reaktionsmechanismus der
HC-SCR auf Pt/Al,O3 zur Modellierung und Simulation von Speicherkatalysa-
toren verwendetet werden.

Da es letztendlich das Ziel ist, einen kompletten Testzyklus zu simulieren, mufs
das Einkanalmodell mit einem Modell zur Beschreibung des Warmetransports im
Wabenkorper kombiniert werden. Mit einem solchen Modell konnen dann auch
durch die Auswahl repréasentativer Kanéle Inhomogenitéten im Einstrombereich

des Wabenkdorpers beriicksichtigt werden.
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Anhang A

Ermittlung kinetischer Daten aus

TPD Experimenten

Einige der kinetischen Daten in den erstellten Mechanismen wurden aus der Aus-
wertung von TPD-Daten gewonnen. Deshalb soll im folgenden das Vorgehen dabei
umrissen werden.

Unter TPD versteht man die Temperatur-Programmierte Desorption. Hierzu
wird die katalytische Oberfliche mit einer oder mehreren Sorten von Adsorbaten
belegt. Anschliefsend wird der Katalysator mit einer konstanten Heizgeschwin-
digkeit [ erwdrmt und der Partialdruck der desorbierten Spezies als Funktion
der Desorptionstemperatur gemessen. Dieser Vorgang lauft meist in einer UHV-
Apparatur ab, bei der die Pumpgeschwindigkeit so hoch ist, dat Readsorption
vermieden wird. Aus der Temperatur T,,,, bei welcher der Partialdruck der Spe-
zies ¢ ein Maximum zeigt, 146t sich die Aktivierungsenergie der Desorption be-
stimmen. Ist eine andere Oberflichenreaktion geschwindigkeitsbestimmend fiir
die Desorption einer Spezies, so ergibt sich die zu dieser Reaktion zugehorige
Aktivierungsenergie.

Handelt es sich um eine Reaktion erster Ordnung (z. B. NO-Desorption),
so hingen Aktivierungsenergie E, und Vorfaktor A und Ti,, iiber die folgende

B, _ A E,
RT2,. B P\ Rl /)

max

Beziehung zusammen:
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Im Falle einer Reaktion zweiter Ordnung (z. B. Og-Desorption) lautet der Zu-

sammenhang:

E, A E,
=2— ax .
RTI%aX ﬁ Qm P (RTmax>

Omax steht in diesem Ausdruck fiir den bei T}, verbliebenen Bedeckungsgrad
der betrachteten Spezies.

Aus den obigen Gleichungen laft sich numerisch die Aktivierungsenergie F,
bestimmen. Allerdings muf hierzu der Vorfaktor A vorgegeben werden.

Die Vorgabe des Vorfaktors kann wegtfallen, wenn die Heizgeschwindigkeit g
variiert wird. In diesem Fall kann aus der Auftragung von In (%) iiber T}
die Aktivierungsenergie aus der Steigung der sich ergebenden Geraden und der
Vorfaktor aus dem Schnittpunkt der Geraden mit der y-Achse ermittelt werden,

denn es gilt die Beziehung

l Tnzlax Ea + l Ea
n = n .
15} RT o AR

Eine ausfiihrliche Ubersicht iiber die TPD-Methode und ihre Auswertung findet

sich beispielsweise in [24].




Anhang B

HC-SCR: Reaktionsmechanismen

B.1 Bildungsenthalpien

Tabelle B.1: Standardbildungsenthalpien fiir die Gasphase und die Platinoberfliche

in kJ/mol.
Oberflachenspezies | Standardbildungs- | Adsorptions- | Standardbildungs-
enthalpie (Gas) | enthalpie (Pt) | enthalpie (surface)
CHjs(s) 143,57 158, 99¢ -15,5
CHy(s) 376, 67 284, 5¢ 92,1
CH(s) 594, 179 405, 8¢ 188,3
C(s) 711,39 627, 6¢ 87,5
H(s) 217,987 255,2¢ -37,2
CyH3(s) 476, 9" 405, 85° 71,1
C3Hg(s) 20, 4¢ 72,74 -52,3
CsHs(s) 464, 27 405, 8¢ -58,4
C3Hs(s1) 169, 1¢ 314 -138,1
CH3CO(s) —12¢ 167,4° -179,4
OH(s) 39, 3¢ 251, 4k -212,1
H,O(s) —241,8 62, 8% -304,6
O(s) 249, 4¢ 365, 54 -116,1
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Oberflachenspezies | Standardbildungs- | Adsorptions- | Standardbildungs-
enthalpie (Gas) | enthalpie (Pt) | enthalpie (surface)
CO(s) —110, 4¢ 146, 4¢ -256,8
COx(s) —393, 5¢ 27,10 -420,6
NO(s) 90, 2¢ 1404 -49,8
NOy(s) 33,9¢ 60° -26,91
N, O(s) 82¢ 54, 44 27,6
N(s) 472, 6¢ 427,05 45.55

a) [15] entnommen.

b) Shustorovich/Bell [97] entnommen.

c) [98] entnommen.

d) Desorptionsenergie.

e) CoHs(s) Wert.

f) MOPAC [99] Rechnung.

h) Physisorptionsenthalpie aus Atkins [100].
i) Shustorovich/Bell [87] entnommen.

j) [21] entnommen.

k) [22] entnommen.
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B.2 HC-SCR Mechanismus

CgHﬁ-OXidatiOH

ANHANG B. HC-SCR: REAKTIONSMECHANISMEN

Tabelle B.2: Oberflichenreaktionsmechanismus der C3Hg-Oxidation auf Platin.
Die Einheiten sind A |mol, cm, s|, E, |[kJ/mol|. ©; beschreibt die Variation der
Aktivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung geméf Gleichung (2.48) mit dem Be-

deckungsgrad der Spezies 1.

Reaktion A/ SO B /u E, | Ref.

1 Adsorption:

1. 02 + Pt(s) + Pt(s) - O(s) + O(s) S0 =7,0.10"2 0,0 0,0 | [37,101]®

2. C3He + Pt(s) + Pt(s) —  CsHe(s) 50 =9,8-10"1 0,0 0,0 |

3. C3Hg + O(s) + Pt(s) —  CgHs(s1) + OH(s) S0 =5,0-10"2 0,0 0,0 | ¢
OPt(s) —0,9

4. Hy + Pt(s) + Pt(s) —  H(s) + H(s) S0 =4,6-10"2 0,0 0,0 | [37,101]
(-)Pt(s) —1,0

5. H0 + Pt(s) - H20(s) S0 =7,5.10"1 0,0 0,0 | [37,101]

6. OH + Pt(s) - OH(s) S0 =1,0-10"0 0,0 0,0 | [22,37]

7. CO3 + Pt(s) —  COa2(s) S0 =50-10"3 0,0 0,0 | [37]

8. CO + Pt(s) —  CO(s) S0 =8,4-10"1 0,0 0,0 | [37,102]

11 Desorption:

9. O(s) + O(s) — Oz + Pt(s) + Pt(s) 3,70 - 1021 0,0 | 232,2 | °®
O0(s) 90,0

10.  CsHs(s) —  CsHg + Pt(s) + Pt(s) 1,00 - 1013 0,0 | 72,7 | [72]

11.  CsHs(sl) + OH(s) —  CsHg + O(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 31,0 | °

12.  H(s) + H(s) —  Ha + Pt(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 67,4 | [74]
OH(S) 6,0

13. HyO(s) —  Pt(s) + H2O 1,00 - 1013 0,0 | 40,3 | [74]

14.  OH(s) —  Pt(s) + OH 1,00 - 1013 0,0 | 251,4 | [22]

15.  CO(s) —  CO + Pt(s) 1,00 - 1013 0,0 | 146,4 | [37]
Oco(s) 33,0

16.  COa(s) —  CO2 + Pt(s) 1,00 - 1013 0,0 | 27,1 | [37]

111 Oberflichenreaktionen:

IlTa  C3Hs(s1)-Oxidation

17.  CsHs(sl) + O(s) —  CgHg(sl) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 | 950 | ¢

18.  C3Hy4(sl) + O(s) —  CgHz(sl) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 0,0 | ©

19.  CzHs(sl) + O(s) —  CoHa(sl) + OH(s) + C(s) 1,36 - 1040 0,0 0,0 | €

20.  CaHa(sl) + O(s) —  OH(s) + C(s) + CH(sl) 1,36 - 1040 0,0 0,0 | ©

21.  CH(sl) + O(s) —  OH(s) + C(s) 3,70 - 1040 0,0 0,0 | ©

IIIb  C3He(s) -Abbau

22.  CzHeg(s) —  CgHs(s) + H(s) 1,00 - 1013 0,0 | 75,4 | [72]

23.  CzHs(s) + H(s) —  C3Hg(s) 3,70 - 102! 0,0 | 48,8 | f

24.  CzHj(s) + Pt(s) —  CyH3(s) + CHa(s) 3,70 - 102! 0,0 | 108,2 | [72]

25.  CoHgs(s) + CHa(s) —  C3Hs(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 3,2 |

26.  CoHs(s) + Pt(s) —  CHa(s) + C(s) 3,70 - 102! 0,0 | 46,0 | [37]9

27.  CHz(s) + C(s) —  CgHz(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 46,9 | [37]
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Reaktion A/ SO B /u Ea | Ref.
IIIc CHz-Abbau
28.  CHgs(s) + Pt(s) —  CHa(s) + H(s) 1,26 - 1022 0,0 | 70,4 | [37,73]
29.  CHa(s) + H(s) —  CHs(s) + Pt(s) 3,09 - 1022 0,0 0,0 | [73]
30.  CHa(s) + Pt(s) —  CH(s) + H(s) 7,00 - 1022 0,0 0,0 | [37,73]"
31.  CH(s) + H(s) —  CHa(s) + Pt(s) 3,09 - 1022 0,0 0,0 | [73]
32.  CH(s) + Pt(s) —  C(s) + H(s) 3,09 - 1022 0,0 0,0 | [73]
33.  C(s) + H(s) —  CH(s) + Pt(s) 1,25 - 1022 0,0 | 138,0 | [37,73]
IIId  C,H,-Oxidation
34.  CaHjz(s) + O(s) —  CH3CO(s) + Pt(s) | 3,70-10 0,0 | 62,3 | f
35.  CH3CO(s) + Pt(s) —  CaHs(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 196,7 | [97]
O0(s) -45,0
36.  CHz(s) + CO(s) —  CH3CO(s) + Pt(s) | 3,70-10%! 0,0 | 92,9
37.  CHzCO(s) + Pt(s) - CHgs(s) + CO(s) 3,70 - 102! 0,0 0,0
Ocos) -33,0
Ille  CH,-Oxidation
38.  CHgs(s) + O(s) - CHa(s) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 | 36,6 | [15)
39.  CHa(s) + OH(s) —  CHs(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 25,1 | [15]
40.  CHa(s) + O(s) —  CH(s) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 | 25,1 | [15]
41.  CH(s) + OH(s) —  CHa(s) + O(s) 3,70-102! 0,0 | 25,2 | [15)
42.  CH(s) + O(s) —  C(s) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 | 25,1 | [15]
43.  C(s) + OH(s) - CH(s) + O(s) 3,70-102! 0,0 | 224,8 | [15)
IIIf  H, OH, H2O Reaktionen
44.  O(s) + H(s) —  OH(s) + Pt(s) 3,70-102! 0,0 | 11,5 | [74]
45.  OH(s) + Pt(s) —  O(s) + H(s) 5,77 1022 0,0 | 74,9 | [74]*
46.  H(s) + OH(s) —  H20(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 17,4 | [74]
47.  H20(s) + Pt(s) —  H(s) + OH(s) 3,66 - 102! 0,0 | 73,6 | [74]*
48.  OH(s) + OH(s) —  HO(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 48,2 | [74]
49.  H20(s) + O(s) —  OH(s) + OH(s) 2,35 -1020 0,0 | 41,0 | [74]*
Illg  CO-Oxidation
50.  CO(s) + O(s) —  CO2(s) + Pt(s) 1,00 - 1018 0,0 | 108,0 | [37,74]
Ocos) 33,0
Ono(s) -90,0
51.  COa(s) + Pt(s) —  CO(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 155,1 | f
O0(s) -45,0
52.  C(s) + O(s) - CO(s) + Pt(s) 3,70-102! 0,0 0,0 | [15]
Oco(s) -33,0
53.  CO(s) + Pt(s) - C(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 228,5 | [15)0
O0o(s) -45,0

a) Literaturwert ohne Temperaturabhiingigkeit von S°

b) Mittelwert aus Literaturdaten

c¢) Abschitzung durch Vergleich von Simulation und Experiment (C3Hg-Oxidation auf Pt/Al;,O3)

d) Abgeleitet aus der Aktivierungsenergie der C-H Spaltung in CH,CHjs(s) [97]

e)
f)
g

)
h)

Pseudo Reaktion
Aktivierungsenergie abgeleitet aus Bildungsenthalpien

Literaturwert ohne Anstieg der Aktivierungsenergie mit O¢s)

Literaturwert wegen thermodynamischer Konsistenz um 0,3 kJ/mol erhht

j) Aktivierungsenergie an die hier verwendete Bildungsenthalpie von OH(s) und O(s) angepafit

k) Explizite Angabe der in [74] verwendeten Gleichgewichtsreaktion



128 ANHANG B. HC-SCR: REAKTIONSMECHANISMEN

1) Adaption der Literaturwerte (3,70 - 10%!, 105,0 kJ/mol; 3,70 - 10!, 117,6 kJ /mol)
und Hinzunahme der Abhéingigkeit der Aktivierungsenergie von Oyo(s)

NO-Reduktion und -Oxidation

Tabelle B.3: Oberflichenreaktionsmechanismus der NO-Reduktion und -Oxidation
auf Platin. Die Einheiten sind A [mol, cm, s|, E, [kJ/mol|. ©; beschreibt die Va-
riation der Aktivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung geméf Gleichung (2.48)

mit dem Bedeckungsgrad der Spezies i.

Reaktion A/ SO B /u E, | Ref.
1 Adsorption:
54. NO + Pt(s) - NO(s) 8,50 -10~1 0,0 0,0 | [85,103-105]®
55.  NO2 + Pt(s) —  NOa(s) 9,00-10~1 0,0 0,0 | [106]
56.  N2O + Pt(s) - N2O(s) 2,50 -10~2 0,0 0,0 | [107]®
11 Desorption:
57.  NO(s) —  NO + Pt(s) 1,00 - 1016 0,0 | 140,0 | [78,80,82,83]% 7
O0(s) 10,0
58.  NO2(s) - NO2 + Pt(s) 1,00- 1013 0,0 | 60,0 | [78,79]°
59. N(s) + N(s) — Ny + Pt(s) + Pt(s) | 3,70-10%! 0,0 | 113,9 | [87]°
OCO(S) 75,0
60. N3O(s) - N20 + Pt(s) 1,00- 1013 0,0 | 54,4 | [87]
III  NO-Oberflichenreaktionen:
61. NO + O(s) - NOa(s) 1,40 - 1010 0,5 | 97,5 | ¢
90(5) 45,0
62. NO2(s) —  NO + O(s) 1,00- 1013 0,0 | 98,7 | [78]°°
63. NO(s) + Pt(s) - N(s) + O(s) 4,00 - 1021 0,0 | 107,8 | [85]F
OCO(S) -3,0
64. N(s) + O(s) —  NO(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 128,1 | ©
Oos) 45,0
65. NO(s) + N(s) —  N20(s) + Pt(s) 1,00 - 102! 0,0 | 90,9 | [87]9 ¢
66. N3O(s) + Pt(s) - NO(s) + N(s) 3,70 - 102! 0,0 | 66,9 | [108]"

a) Mittelwert aus Literaturdaten
b) Variation der Aktivierungsenergie mit @co(s) hinzugenommen
c¢) Vorfaktor abgeschétzt durch Vergleich von Simulation und Experiment
e) Aktivierungsenergie abgeleitet aus Bildungsenthalpien
f) Verringerung der Aktivierungsenergie und des Vorfaktors gegeniiber den
Literaturwerten(7, 40 - 10?3, 119 kJ /mol); Bedeckungsabhiingigkeit eingefiihrt
g) Aktivierungsenergie erhoht gegeniiber dem Literaturwert (87,9 kJ/mol)
h) Aktivierungsenergie erhoht gegeniiber dem Literaturwert (64,89 kJ/mol)
i) Aktivierungsenergie erhoht gegeniiber dem Literaturwert (92,1 kJ/mol)
j) Bedeckungsabhingigkeit wird nur bei der Simulation der NO-Oxidation ohne C3Hg verwendet



Anhang C

3-Wege-Katalysator:

Reaktionsmechanismen

Der Oberflichenreaktionsmechanismus eines Pt/Rh-3-Wege Katalysators setzt
sich aus dem bereits zur Simulation der HC-SCR verwendeten C;Hg-Oxidations-
mechanismus auf Pt/Al,O3, einem vereinfachten NO-Reduktionsmechanismus
auf Platin und einem Reaktionsmechanismus der NO-Reduktion bzw. CO-Oxi-
dation auf Rhodium zusammen. Der zur Simulation der HC-SCR, auf Pt/Al,O;

verwendete Reaktionsmechanismus wurde in den folgenden Punkten modifiziert:

e Vernachlissigung der OH-Adsorption und Desorption,

e Verringerung der Desorptionsenregie von CO(s) um 10 kJ/mol und ther-

modynamische Anpassungen der Reaktionen 36, 51 und 53,
e Vereinfachung des NO-Reaktionssystems,

e Hinzunahme von NO-Reduktion bzw. CO-Oxidation auf Rhodium.
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C3Hg/CO-Oxidation auf Pt

Tabelle C.1: Oberflichenreaktionsmechanismus der C3Hg/CO-Oxidation auf Pla-
tin. Die Einheiten sind A |mol, cm, s|, E, |kJ/mol|. ©; beschreibt die Variation

der Aktivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung geméf Gleichung 2.48 mit dem

Bedeckungsgrad der Spezies .

Reaktion A/ SO B /u FEa | Ref.

I Adsorption:

1. O2 + Pt(s) + Pt(s) - O(s) + O(s) S0 =70-10"2 0,0 0,0 | [37,101]®

2. CsHe + Pt(s) + Pt(s) —  CsHg(s) S0=9,8-10"t | 0,0 0,0 | °

3. CsHg + O(s) + Pt(s) — CsHs(sl) + OH(s) S0 =5,0.10"2 0,0 0,0 | ©
(-)Pt(s) —0,9

4. Hy + Pt(s) + Pt(s) - H(s) + H(s) S0 =4,6-10"2 0,0 0,0 | [37,101]
Opy(s) -1,0

5. H>O + Pt(s) —  H20(s) S0 =7,5.10"1 0,0 0,0 | [37,101]

6. CO32 + Pt(s) - COa(s) S0 =5,0-10"3 0,0 0,0 | [37]

7. CO + Pt(s) - CO(s) S0 =8,4.10"1 0,0 0,0 | [37,102]

II Desorption:

8. O(s) + O(s) — Oz + Pt(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 232,2 | b
Oos) 90,0

9. C3Hs(s) —  CsHg + Pt(s) + Pt(s) 1,00 - 1013 0,0 | 72,7 | [72]

10.  Cs3Hs(sl) + OH(s) —  C3Hg + O(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 31,0 | ©

11.  H(s) + H(s) —  Ha + Pt(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 67,4 | [74]
OH(S) 6,0

12. H20(s) —  Pt(s) + H20 1,00 - 1013 0,0 | 40,3 | [74]

13.  CO(s) —  CO + Pt(s) 1,00 - 1013 0,0 | 136,4 | [91]™ ™
Oco(s) 33,0

14.  COa(s) - CO2 + Pt(s) 1,00 - 1013 0,0 | 27,1 | [37]

111 Oberflichenreaktionen:

Illa  C3Hs(sl)-Oxidation

15.  CsHs(s1) + O(s) —  CgHg(sl) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 | 950 | ¢

16.  CzHa(sl) + O(s) —  CgHz(sl) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 0,0 | ©

17.  CszHs(sl) + O(s) —  CgHa(sl) + OH(s) + C(s) 1,36 - 1040 0,0 0,0 | ¢

18.  CaHa(sl) + O(s) —  OH(s) + C(s) + CH(sl) 1,36 - 1040 0,0 0,0 | €

19.  CH(sl) + O(s) —  OH(s) + C(s) 3,70 - 1040 0,0 0,0 | ©

IIIb  C3He(s) -Abbau

20.  CzHe(s) —  CgHs(s) + H(s) 1,00 - 1013 0,0 | 75,4 | [72]

21.  CsHs(s) + H(s) —  CsHg(s) 3,70 - 1021 0,0 | 48,8 | f

22.  CzHs(s) + Pt(s) —  Cg2H3(s) + CHa(s) 3,70 - 102! 0,0 | 108,2 | [72]

23.  CaHjz(s) + CHa(s) —  CzHs(s) + Pt(s) 3,70 - 1021 0,0 3,2 | f

24.  CqoHs(s) + Pt(s) —  CHa(s) + C(s) 3,70 - 102! 0,0 | 46,0 | [37]9

25.  CHz(s) + C(s) —  CgHz(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 46,9 | [37]

IIlc  CH,-Abbau

26.  CHzs(s) + Pt(s) —  CHa(s) + H(s) 1,26 - 1022 0,0 | 70,4 | [37,73]

27.  CHa(s) + H(s) —  CHg(s) + Pt(s) 3,09 - 1022 0,0 0,0 | [73]

28.  CHa(s) + Pt(s) —  CH(s) + H(s) 7,00 - 1022 0,0 | 59,2 | [37,73]"

29.  CH(s) + H(s) —  CHa(s) + Pt(s) 3,09 - 1022 0,0 0,0 | [73]

30.  CH(s) + Pt(s) - C(s) + H(s) 3,09 - 1022 0,0 0,0 | [73]

3l.  C(s) + H(s) —  CH(s) + Pt(s) 1,25 - 1022 0,0 | 138,0 | [37,73]
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Reaktion A/ SO B /u Ea | Ref.
IIId CsH,-Oxidation
32.  CaHjz(s) + O(s) —  CH3CO(s) + Pt(s) | 3,70-10? 0,0 | 62,3 | f
33.  CH3CO(s) + Pt(s) —  CaHs(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 196,7 | [97]
O0o(s) -45,0
34.  CHz(s) + CO(s) —  CH3CO(s) + Pt(s) | 3,70-10%! 0,0 | 82,9 |/
35.  CH3CO(s) + Pt(s) —  CH3(s) + CO(s) 3,70 - 102! 0,0 0,0 | f
Ocos) -33,0
Ille  CH,-Oxidation
36.  CHs(s) + O(s) —  CHa(s) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 | 36,6 | [15)
37.  CHa(s) + OH(s) —  CHs(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 25,1 | [15]
38.  CHa(s) + O(s) —  CH(s) + OH(s) 3,70 - 102! 0,0 | 25,1 | [15]
39.  CH(s) + OH(s) —  CHa(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 25,2 | [15)
40.  CH(s) + O(s) —  C(s) + OH(s) 3,70- 102! 0,0 | 25,1 | [15]
41.  C(s) + OH(s) - CH(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 224,8 | [15)
IIf H, OH, H>O Reaktionen
42, O(s) + H(s) —  OH(s) + Pt(s) 3,70-102! 0,0 | 11,5 | [74]
43.  OH(s) + Pt(s) —  O(s) + H(s) 5,77 1022 0,0 | 74,9 | [74]*
44.  H(s) + OH(s) —  H20(s) + Pt(s) 3,70 - 102! 0,0 | 17,4 | [74]
45. H20(s) + Pt(s) —  H(s) + OH(s) 3,66 - 102! 0,0 | 73,6 | [74]*
46.  OH(s) + OH(s) —  HO(s) + O(s) 3,70 - 102! 0,0 | 48,2 | [74]
47.  H20(s) + O(s) —  OH(s) + OH(s) 2,35 -1020 0,0 | 41,0 | [74]*
IIlg  CO-Oxidation
48.  CO(s) + O(s) —  CO2(s) + Pt(s) 3,70-1020 0,0 | 108,0 | [37,74] °
Ocos) 33,0
Ono(s) -90,0
49.  COa2(s) + Pt(s) —  CO(s) + O(s) 3,70 - 1021 0,0 | 165,1 | f
O0(s) -45,0
50.  C(s) + O(s) - CO(s) + Pt(s) 3,70-102! 0,0 0,0 | [15]
Oco(s) -33,0
51.  CO(s) + Pt(s) —  C(s) + O(s) 3,70-102! 0,0 | 218,5 | [15)Y
O0o(s) -45,0

a) Literaturwert ohne Temperaturabhiingigkeit von S°

b) Mittelwert aus Literaturdaten

c¢) Abschitzung durch Vergleich von Simulation und Experiment (CsHg-Oxidation auf Pt/Al,O3)

d) Abgeleitet aus der Aktivierungsenergie der C-H Spaltung in CH,CHjs(s) [97]

e
f

g)
h)

)
)

Pseudo Reaktion

Aktivierungsenergie abgeleitet aus Bildungsenthalpien

Literaturwert ohne Anstieg der Aktivierungsenergie mit O¢y)

Literaturwert wegen thermodynamischer Konsistenz um 0,3 kJ/mol erhht

j) Aktivierungsenergie an die hier verwendete Bildungsenthalpie von OH(s) und O(s) angepaifst
k) Explizite Angabe der in [74] verwendeten Gleichgewichtsreaktion
1) Adaption der Literaturwerte (3,70 - 102!, 105,0 kJ /mol; 3,70 - 10*?, 117,6 kJ /mol)

und Hinzunahme der Abhéingigkeit der Aktivierungsenergie von Onogs)
m)Aktivierungsenergie erhoht gegeniiber Wert aus TPD Auswertung (130,5 kJ/mol)
n) Aktivierungsenergie um 10 kJ/mol geringer als im Mechanismus der HC-SCR, auf Pt/Al,O3
o) Vorfaktor grofer als im Oberflichenmechanismus der HC-SCR auf Pt/Al,O3 (1,00 - 10'8)
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NO-Reduktionsmechanismus auf Platin

Tabelle C.2: Oberflachenreaktionsmechanismus der NO-Reduktion auf Platin. Die
Einheiten sind A [mol, cm, s|, £, [kJ/mol|. ©; beschreibt die Variation der Ak-
tivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung gemif Gleichung (2.48) mit dem Be-

deckungsgrad der Spezies 1.

Reaktion A/ SO B /u E, | Ref.
1 Adsorption:
52.  NO + Pt(s) —  NO(s) 8,50 -1071 0,0 0,0 | [85,103-105]*
II Desorption:
53.  NO(s) —  NO + Pt(s) 1,00 - 1016 0,0 | 140,0 | [78,80,82,83]¢
54.  N(s) + N(s) - Ng + Pt(s) + Pt(s) | 3,70-10%! 0,0 | 113,9 | [87]®
@CO(S) 75,0
III  NO-Oberflichenreaktionen:
55.  NO(s) + Pt(s) - N(s) + O(s) 5,00 - 1020 0,0 | 107,8 | [85]°¢
@CO(S) -3,0
56. N(s) + O(s) —  NO(s) + Pt(s) 3,70 -102! 0,0 | 128,1 | ¢
Oo(s) 45,0

a) Mittelwert aus Literaturdaten
b) Variation der Aktivierungsenergie mit @co(s) hinzugenommen
c¢) Verringerung der Aktivierungsenergie und des Vorfaktors gegeniiber den
Literaturwerten (7,40 - 1023, 119 kJ/mol); Bedeckungsabhiingigkeit eingefiihrt
d) Aktivierungsenergie abgeleitet aus Bildungsenthalpien
e) Vorfaktor gegeniiber Wert im NO-Oberflichenmechanismus der HC-SRC auf Pt/Al, O3 verringert
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NO/CO-Oberflichenmechanismus auf Rhodium

Tabelle C.3: Oberflichenreaktionsmechanismus der NO-Reduktion und CO-Oxi-
dation auf Rhodium. Die Einheiten sind A [mol, cm , s|, E, [kJ/mol]. ©; be-
schreibt die Variation der Aktivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung geméf

Gleichung 2.48 mit dem Bedeckungsgrad der Spezies 1.

Reaktion A/ SO B /u E, | Ref.
1 Adsorption:
57. Oz + Rh(s) + Rh(s) —  O(Rh) + O(Rh) 1,00-1072 0,0 0,0 | [92]
@Rh(s) —1,0
58. CO + Rh(s) —  CO(Rh) 5,00 101 0,0 0,0 | [92]
59. NO + Rh(s) —  NO(Rh) 5,00 101 0,0 0,0 | [92]
II Desorption:
60. O(Rh) + O(Rh) — Oz + Rh(s) + Rh(s) 3,00 - 102! 0,0 | 293,3 | [38]
61. CO(Rh) —  CO + Rh(s) 1,00 - 1014 0,0 | 132,3 | [92]
@N(Rh) 41,9
©co(Rh) 18,8
62. NO(Rh) —  NO + Rh(s) 5,00 - 1013 0,0 | 108,9 | [92]
63. N(Rh) + N(Rh) — N2 + Rh(S) + Rh(S) 1,11-10%° 0,0 | 136,9 | [93]*
@N(Rh) 16,7
III  NO/CO-Oberflichenreaktionen:
64. CO(Rh) + O(Rh) —  COg2 + Rh(s) + Rh(s) | 3,70-1020 0,0 | 59,9 | [92]
65. NO(Rh) + Rh(s) —  N(Rh) + O(Rh) 2,22 - 10%2 0,0 | 79,5 | [92]

a) Aktivierungsenergie verringert gegeniiber dem Literaturwert (153,6 kJ/mol)
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