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Kurzfassung

Auf dem Gebiet der katalytischen Abgasnachbehandlung stellt die oxidative Minderung
von Methan, welches von erdgasbetriebenen Motoren ausgestof3en wird, eine grol3e
Herausforderung verglichen mit anderen Kohlenwasserstoffen dar. Neben den
erforderlichen hohen Temperaturen fur die katalytische Umsetzung von Methan zu
Kohlenstoffdioxid und Wasser im Abgasstrang, ist vor allem die Langlebigkeit der
Katalysatoren ein bisher nur unzureichend gelostes bzw. erforschtes Problem.
Alterungserscheinungen,  ausgeldst  durch  physikalische  oder  chemische
Veradnderungen, beeintrachtigen die Aktivitdt und somit die Lebensdauer von Methan-

Oxidationskatalysatoren.

In der vorliegenden Arbeit wurden experimentelle Untersuchungen an einem
Modellkatalysator® bestehend aus Pd und Pt auf y-AlbOs; durchgefiihrt. An einer
Labortestanlage wurden kinetische Messungen zum Umsatzverhalten des Katalysators
beziglich der vollstindigen Oxidation von Methan durchgefihrt. Dabei wurde der
Einfluss der Methankonzentration, der Raumgeschwindigkeit sowie verschiedener
typischer Abgaskomponenten, wie Kohlenwasserstoffe, NO, NO,, CO und SO,
untersucht wurde. Weiterhin wurde die Langzeitaktivitdit des Katalysators durch
Dauerbetrieb von 100 h bei 450 °C in unterschiedlichen Gasatmospharen untersucht, um
eventuelle Alterungserscheinungen durch einen Verlust an Methanumsatz tber die Zeit
guantitativ = beziffern zu koénnen. Alle Gaskonzentrationen wurden an die
Realabgaszusammensetzung mager betriebener Gasmotoren angelehnt
(Sauerstoffuiberschuss, grolie Mengen Wasser etc.). Um Unterschiede vor und nach der
Alterung feststellen zu kénnen, wurde der frische und gealterte Katalysatoren durch XAS
(Rontgenabsorptionsspektroskopie), XRD (Réntgenbeugung), N»-Physisorption, CO-

Chemisorption und RTEM (Raster-Transmissionselektronenmikroskopie) charakterisiert.

Die Charakterisierung des frischen Katalysators ergab, dass sich hauptséchlich fein
verteilte Partikel mit einem Durchmesser d <5 nm auf dem Tragermaterial befinden.
Diese Partikel bestehen aus einer Pd-reichen Pd-Pt-Legierung oder reinem Pd.
Zusatzlich konnten grof3e Partikel bis d = 60 nm beobachtet werden, die aus einer
homogenen Legierung der beiden Edelmetalle bestehen und deren Platingehalt mit

steigender PartikelgroéR3e steigt.

! Hierbei handelt es sich ausschlieBlich um einen vereinfachten Modelkatalysator zur Aufklarung
von Alterungserscheinungen beziglich der Methanoxidation. Der Katalysator entspricht keinem
realen technischen System zur abgasseitigen Nachbehandlung von Methan.
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Messungen der katalytischen Aktivitat zeigten, dass der Methanumsatz nicht von der
Methankonzentration im Volumenstrom beeinflusst wird, jedoch durch eine Erhéhung der
Raumgeschwindigkeit deutlich abnimmt. Die Light-Off-Temperatur wurde durch die
verschiedenen Gaskomponenten nur leicht bis gar nicht beeinflusst. Eine Ausnahme
bildete die Anwesenheit von SO,, welches die Aktivitdt des Katalysators wahrend der

Umsatzmessung durch Vergiftung negativ beeinflusst.

Im Dauerbetrieb hingegen ergab sich ein grol3er Einfluss der
Gasstromzusammensetzung. Unter Anwesenheit von SO, wird das Verhalten
maldgeblich durch die Schwefelkomponente beeinflusst und der Katalysator verliert sehr
schnell an Aktivitdt. Doch auch unter mageren Bedingungen, nur in Anwesenheit von
Methan oder zusatzlicher Kohlenwasserstoffe, fallt der Methanumsatz im Laufe der Zeit
deutlich ab. Bei der Zugabe von NO, NO, und CO konnte dieser Alterungsprozess nicht
beobachtet werden. Durch Reaktivierungsmessungen wurden die positiven
Eigenschaften von NO und NO, bestatigt. Es konnte die Aktivitdit eines in
Methan/Wasser/Sauerstoff/Stickstoff gealterten Katalysators durch Zugabe von
Stickoxiden zu einem erheblichen Teil regeneriert werden. Fir Proben die in
Anwesenheit von SO, gealtert wurden, wird eine Blockierung der Edelmetalle als

Ursache angenommen.

Alle anderen Proben weisen weder starke Sinterungserscheinungen noch Anderungen in
der Washcoatstruktur auf. Auch eine Reduktion des PdO konnte nicht beobachtet
werden, die den Umsatzrickgang erklaren konnte. Durch in-situ-XAS-Experimente
konnten die getroffenen Annahmen unterstiitzt werden. Unter Reaktionsbedingungen
wurde nur eine schwache Reduktion von PdO beobachtet und der Methanumsatz blieb
bis zu hohen Temperaturen erhalten. Pt liegt sowohl in reduzierter als auch in oxidierter
Form vor. Reversibel und zum Teil irreversibel inhibierende Effekte durch Wasser

werden als Ursache fur die Abnahme der Aktivitaét angenommen.
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1 Einleitung

1.1 Hintergrund

Eine ansteigende Weltbevélkerung gepaart mit zunehmender Industrialisierung und
weltweit steigendem Wohlstand sind unweigerlich verknipft mit einem gesteigerten
Energieverbrauch der Menschheit. Allein in den Jahren 1971 bis 2010 hat sich die
weltweite Primarenergieerzeugung etwa verdoppelt (s. Abbildung 1) und es gibt keine
Anzeichen, dass sich dieser Trend in absehbarer Zeit umkehrt [1]. Neben der
Atomenergie und regenerativen Energieformen spielen fossile Energietrager weiterhin
die groR3te Rolle bei der Bereitstellung von Primarenergie. Aufgrund deren Begrenztheit
ist eine effiziente Nutzung ein wichtiger Faktor fiir eine weiterhin gesicherte
Energieversorgung. Die Nutzung von Erdgas spielt dabei eine wichtige Rolle. Durch die
ErschlieBung neuer Gasvorkommen, vermehrt auch unkonventioneller Lagerstatten,

bildet sich ein wachsender Markt fur dessen Nutzung [2].
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Abbildung 1: Entwicklung der weltweiten Primarenergieerzeugung seit 1971 bis 2010 in Mtoe
(Megatonne Oleinheiten) aufgeteilt nach den einzelnen Energietrdgern. * = Geothermie, Solar,
Wind etc. [1].

Aufgrund eines steigenden Angebotes von Erdgas, besonders in den USA, aber auch
aufgrund spezifischer Vorteile gegeniiber anderen Brennstoffen, rickt die Nutzung in
Verbrennungsmotoren verstarkt in den Fokus [3]. Gasmotoren erstrecken sich dabei
Uber einen breiten Anwendungsbereich. Stationare Gasmotoren kommen beispielsweise
in Blockheizkraftwerken vor und erreichen durch eine Kraft-Warme-Kopplung auf3erst

beeindruckend Wirkungsgrade. Auch im mobilen Bereich sind Gasmotoren bereits im



Einsatz. So zum Beispiel in Erdgasfahrzeugen (NGV, Natural Gas Vehicles), die
entweder verflussigtes (LNG) oder durch hohen Druck komprimiertes Erdgas (CNG) mit
sich fuhren und als Treibstoff nutzen. Neben dem angesprochenen Erdgas als Treibstoff,
dessen Hauptbestandteil Methan ist, besteht auch die Moglichkeit andere Gase wie

beispielsweise Klargas, Biogas oder Grubengas zu verwenden [4].

Ein Vorteil erdgasbetriebener Gasmotoren gegeniiber Benzin- und Dieselmotoren liegt in
einem besseren Verhéltnis von Leistung zu CO,-Emissionen. im Vergleich zu
langkettigeren Kohlenwasserstoffen besitzt Methan ein hoheres Wasserstoff-zu-
Kohlenstoff-Verhéltnis, wodurch bei dessen Verbrennung ein groRerer Teil der Energie
durch die Reaktion zu unproblematischem Wasser gewonnen werden kann. Mit Blick auf
die EU Verordnung Nr. 443/2009, die einen Flottenausstol3 fir neue PKW von 95 g
CO,/km in der EU ab 2020 vorsieht [5], bietet die Verwendung von Gasmotoren eine
interessante Mdglichkeit fir PKW-Hersteller dieses Ziel zu erreichen. Hinzukommt, dass
erdgasbetriebene Gasmotoren im Vergleich zu Diesel- und Benzinmotoren ein deutlich
schadstoffarmeres Abgas erzeugen. Sie emittieren praktisch keine Partikel und erheblich
weniger Stickoxide als vergleichbare Dieselmotoren. Aus diesem Grund wird auch der
verstarkte Einsatz von Gasmotoren auf Schiffen in Betracht gezogen, um scharfere NO,-
und SO,-Grenzwerte im Marinebereich, die durch die ,IMO Tier HlI* (International

Maritime Organization) im Jahr 2016 in Kraft treten sollten, zu erreichen.
Bei der vollstédndigen Verbrennung von Methan ergibt sich folgende Reaktionsgleichung:

CH,+2 0, — CO, + 2 H,0O (1)

Bei dieser exothermen Reaktion (AH® = -802,4 KJ/mol) wird die im Methan gespeicherte
chemische Energie in Form von Warme und Volumenarbeit freigesetzt. Im
Verbrennungsmotor wird diese Energie zum Teil in Bewegungsenergie umgewandelt
und kann zum Betrieb eines Stromgenerators oder zur Fortbewegung in Kraftfahrzeugen
genutzt werden. Neben Kohlenstoffdioxid und Wasser kommt es aufgrund von
unvollstandiger Verbrennung auch zur Emission von Formaldehyd, Kohlenmonoxid und
insbesondere unverbranntem Methan. Letzteres zeigt eine etwa 23 mal grbf3ere
Treibhausaktivitat (GWP, Global Warming Potential) als CO, [6] und sollte deshalb
maglichst vollstdndig aus dem Abgas von Verbrennungskraftmaschinen entfernt werden.
Hinzu kommt, dass Methan bereits Einzug in die Grenzwertregelung gefunden hat, was
z.B. in den EURO Abgasgrenzwerten der Européaischen Union fir LKWs und Busse mit
Gasmotoren (s. Tabelle 1) zu erkennen ist. Weiterhin ist zu erwarten, dass Methan auch



bei stationar betriebenen Gasmotoren zukinftig in die Abgasgrenzwerte einbezogen wird
bzw. strenger reguliert wird und evtl. auch im Diesel und Benzinmotorenbereich eine
Unterscheidung der ausgestol3enen Kohlenwasserstoffe Einzug in die gesetzlichen
Regelungen findet.

Tabelle 1. Grenzwerte fur Methan im ETC-Fahrzyklus in g/KWh fiir LKW und Busse mit
Erdgasmotor. *EEV = Enhanced Environmentally Friendly Vehicle [7].

EURO IlI EURO IV EURO V EEV*

Methan 1,6 11 11 0,65

Aus diesen aufgefihrten Grinden ist die Entfernung von Methan aus dem Abgas von
Verbrennungsmotoren ein wichtiges Mittel zum Umweltschutz und ein entscheidender
Faktor fur die Zukunftsfahigkeit von Gasmotoren. Um dieses Ziel zu erreichen, ist ein
Abgasnachbehandlungssystem in Form eines Oxidationskatalysators unabdingbar.
Dieser ermdglicht es, das klimaschadliche Methan im Abgasstrang des Gasmotors
katalytisch beschleunigt zu Kohlenstoffdioxid und Wasser umzusetzen. An solch einen
Katalysator stellen sich besonders bei hocheffizienten, magerbetriebenen Gasmotoren
wichtige Anforderungen. Langlebigkeit und hohe Aktivitat bei vergleichsweise niedrigen
Abgastemperaturen muissen gewahrleistet werden um eine 0©kologische und

O0konomische Betriebsweise des Gesamtsystems erreichen zu kénnen.

1.2 Methan

Methan ist ein farb- und geruchloses Gas aus Kohlenstoff und Wasserstoff. Es ist das
kleinste Alkan und besitzt in deren homologen Reihe die grof3te C-H-Bindungsenergie
von 431 KJ/mol [8]. Es befindet sich als natirlich vorkommendes Gas, das sich
beispielsweise bei Verwesungs- oder Verrottungsprozessen bildet, mit einer
Konzentration von etwa 1,8 Vol.-ppm in der Luft [9]. FUr den Menschen spielt Methan als

Energietrager eine wichtige Rolle und ist aus unterschiedlichen Quellen zugéanglich.

Erdgas besteht zu 45 bis nahezu 100% aus Methan, je nach FoOrderquelle. Man
unterscheidet beispielsweise ,Trockenes Erdgas“ aus uUberwiegend Methan von
.Nassem Erdgas“ mit einem erhdhten Anteil an Ethan, Propan sowie Butan. Weitere
Erdgasbestandteile kdbnnen H,S (Saures Erdgas), CO,, Helium, Stickstoff oder Wasser
sein. Erdgaslagerstatten befinden sich meist in der Nahe von Kohlelagerstétten als
Trockenes Erdgas oder in Domen Uber Erdél, da der Entstehungsprozess des Erdgases

mit dem von Kohle und Erddl verknipft ist. Das Erdgas wird durch Bohrungen geférdert



und Uber Pipelines oder Schifftransporte dem entsprechenden Verbraucher zugefihrt
[10]. Stromt das Gas dabei von selbst, d.h. durch den eigenen Druck, nach oben, spricht
man von konventionellem Erdgas. Befindet sich das Gas beispielsweise in dichten
Gesteinsschichten (Tight Gas, Shale Gas) oder Kohleflozen, muss das Gas unter
groéBerem technischen Aufwand gefordert werden und wird deshalb als

»unkonventionelles Gas" bezeichnet. [11]

Biogas/Deponiegas/Klargas sind Zersetzungsprodukte unterschiedlicher
kohlenstoffhaltiger Ausgangsstoffe wie beispielsweise Stallmist, Stroh, Hausmdll oder
Abwasser. Auch diese Gase enthalten neben anderen Begleitgasen wie CO,, O, oder
H,O einen hohen Anteil Methan. [4]

Power to Gas ist die Mdoglichkeit aus elektrischem Strom Uber den Weg einer
Elektrolyse von Wasser zu Wasserstoff und einer anschlielenden Methanisierung mit
CO, Methan zu synthetisieren. Dies ist besonders dann sinnvoll, wenn hohe
Stromspitzen abgefangen werden mussen. Der Prozess ermdglicht es Uberschiissigen
Strom, beispielsweise bei starkem Wind aus Windkraftddern, in Form von chemischer
Energie im Methan zu speichern. Dieses Methan kann dann in das Erdgasnetz

eingespeist werden und einer entsprechenden Verwendung zugeftihrt werden. [12]

Methan gelangt durch viele verschiedene Prozesse gasformig in die Atmosphéare. Neben
naturlichen Verursachern, wie z.B. Waldbranden, geologischen AusstdlRen,
Feuchtgebieten oder wilden Tieren, ist ein Grofdteil der Methanemissionen

anthropogenen Ursprungs.
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Abbildung 2: Entwicklung der atmospharischen Methankonzentration seit 1750 bis 2010 in ppm
[13].

Zu diesen zahlen u.a. die FoOrderung von Erdgas/Erddl und deren Betrieb in

Verbrennungsanlagen. Abbildung 2 zeigt die Methankonzentration in der Atmosphare in



den letzten 260 Jahren. Ein Anstieg der Konzentration ist mit dem Aufkommen der
Industrialisierung Ende des 19. Jahrhunderts zu erkennen, welcher sich bis in die
heutige Zeit fortgesetzt und noch verstarkt hat. Problematisch bei einer erhdhten
Methankonzentration ist dessen Treibhausaktivitat. Durch das Absorbieren kurzwelliger
IR-Strahlung, welche von der Erde abgestrahlt wird, ergibt sich eine Erhthung der
Temperatur der Atmosphéare und durch Rickstrahlung und Konvektion auch der
Erdoberflache [9]. Dieses natirliche Phanomen ermdglicht erst eine mittlere
Oberflachentemperatur der Erde von 15 °C, allerdings ist ein Anstieg zu verzeichnen,
der als Erderwarmung bezeichnet wird. Diese Erwarmung, mit all ihren Auswirkungen,
wird in direkten Zusammenhang zu einer erhdhten Konzentration von Treibhausgasen
gesetzt. Trotz der geringen Konzentration des Methans in der Atmosphére, hat es doch
einen gewissen Anteil am Treibhauseffekt. Auf Grund der relativ grof3en Anzahl an
Schwingungsfreiheitsgraden des CH4-Molekiils besitzt es ein 23 Mal hoéheres Global
Warming Potential als CO, und verweilt flir etwa 12 Jahre in der Atmosphéare bevor es zu
CO; und Wasser abgebaut wird [6].

1.3 Gasmotor
Gasmotoren besitzen eine lange Geschichte. Sie wurden bereits 1860 von Lenoir

entwickelt und bildeten somit die erste Art von Verbrennungskraftmaschinen.

Sie werden nach verschiedenen Verbrennungsverfahren unterschieden (Abbildung 3).

=p = $ == e 2 - —p =
Otto-Gas l Diesel-Gas Gas-Diesel
duBere Gemischbildung innere Gemischbildung
homogenes Gemisch heterogenes Gemisch
Quantitatsregelung Qualitatsregelung
Fremdziindung Selbstziindung
elektrisch | Zundsl Zindol / Gas

Abbildung 3: Definition der Brennverfahren von Gasmotoren, abgeandert aus [14].



Otto-Gasmotoren werden vergleichbar mit Otto-Benzinmotoren durch eine Zindkerze

fremdgenziindet und das Gas-Luft-Gemisch wird auf3erhalb des Brennraums gebildet.

Diesel-Gasmotoren entsprechen weitestgehend den Otto-Gasmotoren, unterscheiden
sich jedoch in der Art und Weise wie das aulierhalb der Brennkammer gebildete
Gemisch aus Gas und Luft geztindet wird. Hier wird das brennbare Gasgemisch nicht
durch eine Zundkerze zur Verbrennung gebracht, sondern durch Einspritzen von
Dieselkraftstoff, dem sogenannten Zindol. Eine Besonderheit dieser Motoren ist die
Mdglichkeit die Zindolmenge auf 100 % zu steigern und so einen Dieselbetrieb
realisieren zu konnen. Diese Motoren werden dementsprechend auch als Dual-Fuel
Motoren bezeichnet und finden tberall dort Anwendung, wo beide Kraftstoffe vorhanden

sind und ein stérungsfreier Betrieb gewéhrleistet sein muss.

Gas-Dieselmotoren besitzen eine innere Gemischbildung, d.h. das Gas wird unter
Hochdruck in den Brennraum eingeblasen, in welchem zuvor Luft verdichtet wird. Das
entstehende heterogene Gemisch wird durch Einspritzen einer kleinen Menge an

Dieselkraftstoff selbstgeziindet.

Als Kraftstoff fir Gasmotoren kommen verschiedene Gase, bzw. Gasgemische in Frage.
Diese zeichnen sich durch unterschiedliche Heizwerte, Flammgeschwindigkeiten und
Klopffestigkeiten aus. Die Klopffestigkeit fur gasférmige Brennstoffe wird durch die
sogenannte Methanzahl (MZ) angegeben und ist vergleichbar mit der Oktanzahl bei
Benzin ein Mal3 fir Tendenz zu unerwinschten Frihzindungen. Reines Methan erhéalt
dabei einen Wert von 100, was einer hohen Klopffestigkeit entspricht, wohingegen reiner
Wasserstoff eine MZ von Null erhélt, was einer starken Tendenz zur unkontrollierten
Selbstziindung entspricht. Je nach verwendetem Gaskraftstoff missen die Motoren
unterschiedlich konzipiert bzw. modifiziert werden. Gase mit einem hohen Anteil an CO,,
wie z.B. Biogas, Klargas oder Deponiegas, haben eine sehr hohe Methanzahl, was eine
hohe Verdichtung zuladsst. Gleichzeitig mindert der Inertgasgehalt jedoch die

Zundwilligkeit des Gas-Luftgemisches und setzt den Heizwert herab.

Gasmotoren kdnnen sowohl stdchiometrisch als auch mager betrieben werden. Diese
Betriebsarten haben einen entscheidenden Einfluss auf die Emissionen von

Gasmotoren. [4, 14]
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Abbildung 4: Emissionen in Abhangigkeit des Luftverhaltnisses [14].

Unter stéchiometrischen Bedingungen (A = 1) ergibt sich fur die Emissionen von
Stickoxiden (NO,), Kohlemonoxid (CO) und unverbrannten Kohlenwasserstoffen (HC)
ein akzeptables lokales Minimum der 3 Hauptschadstoffe. In diesem Fall ist ein 3-Wege-
Katalysator analog zu Benzinmotoren einsetzbar um die Schadstoffe nachmotorisch

weiter zu reduzieren.

Mit steigender Luftzahl (A > 1,1) fallt der Aussto3 von Stickoxiden, aufgrund einer
verringerten Verbrennungstemperatur. Auch die Emission von unverbrannten
Kohlenwasserstoffen und CO nimmt ab, da diese aufgrund des gréReren
Sauerstoffgehalts im Brennraum leichter oxidiert werden kdnnen. Wie in Abbildung 4 zu
erkennen, ergibt sich bei etwa A = 1,6 ein globales Minimum fir den Ausstol3 der
Schadstoffe.

Diese beiden Luftverhéltnisse (A 1 und A = 1,6) stellen die Betriebspunkte flr
emissionsoptimierte Motoren dar. Betrachtet man jedoch den Wirkungsgrad der
Motoren, so sind noch starker abgemagerte Motoren die effizienteren und kénnen durch
Turboaufladung des Brenngemisches in GroBmotoren sogar den effektiven
Wirkungsgrad von Dieselmotoren Ubertreffen. Wirkungsgradoptimierte Motoren
emittieren aber auch einen hohen Anteil an un- bzw. unvollstdndig verbrannten
Kohlenwasserstoffen. Hauptgrinde dafur kénnen eine niedrigere
Verbrennungstemperatur, Flammléschen an Wanden und Spalten (quenching) oder
Leckage von Gasgemisch durch geschlossene Auslassventile sein [4, 15, 16]. Fur
erdgasbetriebene Motoren, sowie fir alle weiteren mit methanhaltigen Kraftstoffen
betriebenen Motoren bedeutet das eine erh6hte Emission von unverbranntem Methan. In

solchen Fallen ist der Einsatz eines Oxidationskatalysators unabdinglich.



1.4 Zielsetzung

Ziel dieser Diplomarbeit ist es, durch experimentelle Untersuchungen die Einflisse
verschiedener Gaskomponenten bzw. deren Konzentrationen auf die Aktivitat eines
Pd/Pt-Al,Os-Katalysators im Hinblick auf die katalytische Methanoxidation zu bestimmen
und zu erklaren. Angelehnt an typische Abgaszusammensetzungen mager betriebener
Gasmotoren sollen Gaskomponenten identifiziert werden, die zu einer verringerten
Aktivitat und zur Alterung des Katalysators fuhren und deren Wirkmechanismen
bestimmt werden. Dazu werden kinetische Messungen an Katalysatorwabenkorpern
durchgefiihrt, die von der Firma Heraeus zur Verfligung gestellt werden. Bei diesen
Messungen werden verschiedene Gaskomponenten variiert und letztendlich ein reales
Motorabgas simuliert. Neben einfachen Umsatzmessungen sollen in Langzeitversuchen
von 100 h wichtige Erkenntnisse Uber das Alterungsverhalten gewonnen werden.
Besonderes Augenmerk wird auf die Charakterisierung der frischen und gealterten
Katalysatoren gelegt (XRD (Rontgenbeugung), XAS (Rontgenabsorption), N-
Physisorption, CO-Chemisorption, RTEM-EDX
(Raster-Transmissionselektronenmikroskopie mit Energiedispersiver
Rontgenspektroskopie)). Durch diese Korrelation von Charakterisierung des Katalysators
und dessen Aktivitat soll ein  besseres Verstdndnis  hinsichtlich  der
Alterungsmechanismen  von Methanoxidationskatalysatoren unter moglichst
realitatsnahen Bedingungen gewonnen werden, die bisher nicht vollstandig verstanden
sind. Aufbauend auf diesen grundlegenden Kenntnissen kénnen Versuche unternommen
werden, Katalysatoren entweder mit speziellen Eigenschaften zu synthetisieren und
dadurch resistent gegen inhibierende Einfliisse zu machen, oder die Katalysatoren durch

gezielte Behandlung wéahrend des Betriebes zu reaktivieren.



2 Stand der Technik

Die vollstandige katalytische Oxidation von Methan zu Wasser und Kohlenstoffdioxid
stellt ein lange untersuchtes Thema in der Forschung dar und wurde in einigen
Ubersichtsartikeln zusammenfassend dargestellt [17, 18]. Fiir gewohnlich besteht ein
Katalysator im Bereich der Abgasnachbehandlung aus einem Tragermaterial, das eine
hohe Oberflache bereitstellt, und einer darauf verteilten katalytisch aktiven Komponente.
Als aktive Systeme haben sich 2 unterschiedliche Varianten herausgestellt. Zum einen
kann die Verbrennung des Methans durch Edelmetalle, vor allem Pt und Pd, katalysiert
werden, zum anderen zeigen auch die Oxide weiterer Ubergangsmetalle wie zum
Beispiel Nickel, Kobalt, Kupfer oder Mangan Kkatalytische Aktivitat. Allen aktiven
Systemen gemeinsam ist eine starke Abh&ngigkeit von weiteren Faktoren. Neben dem
aktiven Metall selbst wird die Aktivitat des Katalysators mafgeblich durch
Tragermaterial, Oxidationszustand, Promotoren, Herstellung und Gaszusammensetzung

beeinflusst.

2.1 Ubergangsmetalloxide

Katalytische Systeme auf der Basis von Ubergangsmetalloxiden haben im Vergleich zu
edelmetallhaltigen Katalysatoren den grof3en Vorteil des gunstigen Preises. Nachteilig
jedoch ist die im Allgemeinen geringere spezifische katalytische Aktivitdt der
Ubergangsmetalloxide. In vielen Untersuchungen wurden Kombinationen von
Ubergangsmetalloxiden untersucht [19, 20] und unterschiedliche Parameter verandert
um aktive Systeme zu identifizieren. Im Folgenden werden exemplarisch heraustretende
Ergebnisse aufgefihrt, die besonders den Einfluss der Gaszusammensetzung
hervorheben oder den Dauerbetrieb bzw. Alterungserscheinungen der Katalysatoren

untersuchen.

Aufgrund seiner ausgepragten Redox-Aktivitat zeigt Mangan in unterschiedlichster
Kombination mit weiteren Metalloxiden eine hohe katalytische Aktivitat. Choudharry et al.
[21] untersuchten Mn dotiertes ZrO; in verschiedenen Mengenverhaltnissen. Die Aktivitat
bzgl. der Methanoxidation der Katalysatoren konnte mit der Reaktivitat des
Gittersauerstoffs korreliert werden. Durch TPR-Experimente (Temperaturprogrammierte
Reduktion) mit H, wurde diese bestimmt (Ogier + H2 2 H20). Mn-Dotierung erhéht dabei
die Mobilitat des Gittersauerstoffes und stabilisiert die aktivere kubische Form des ZrO,
Als aktivstes System zur Oxidation von 1 Vol.-% CH, in Luft erwies sich ein Mn/ZrO,-

Verhaltnis von 0,25. Dieser Katalysator zeigte auch eine konstante Daueraktivitat (ca.



70% Umsatz) bei einer Raumgeschwindigkeit von 51000 cm3/gh (1 Vol.-% CH, in Luft,
500 °C) ohne Abnahme der Aktivitat Gber 50 h. Li et al. [22] berichteten Uber
ungetragerte CoMn-Oxide sowie auf mesopordosem amorphem Siliciumdioxid (MCM-41
und A-MCM-41) getragerte Katalysatoren. Grofdte Aktivitat zeigte CoOx > CoMn, >
CoMn > MnOy im trockenen Gasstrom aus 0,5 % CH; und 1,5 % O, in Argon.
Uberraschenderweise nahm fir die Co-Mn Mischoxide die Aktivitat im unteren
Temperaturbereich bei der Zugabe von 5 % Wasser erheblich zu. Auch getragerte
Proben zeigten diesen ungewdhnlichen positiven Effekt des Wasserdampfs. Weiterhin
wurde die Langzeitaktivitdat der getragerten CoMn-Katalysatoren unter 0,5% CH,
1,5% O,, 5% H,O in Argon bei 500°C untersucht. Nach einer kurzen Abnahme der
Aktivitat konnte Gber 24 h ein konstanter Umsatz (89 % fir CoMn-MCM41 bzw. 68% fur
CoMn-Al-MCM41) erzielt werden. Genauere Erklarungen fur den positiven Einfluss des
Wassers wurden nicht gemacht. Auer et al. [23] untersuchten den Einfluss verschiedener
anorganischer Gase sowie VOCs (Volatile Organic Compounds) auf das
Umsatzverhalten eines Lag¢Ceq;C00;3-Katalysators und konnten keinen inhibierenden
Effekt von Hexan, Toluol oder Ethin im Gasstrom feststellen. Dies wurde durch den
deutlich unterschiedlichen Temperaturbereich fur die katalytische Umsetzung der
einzelnen héheren Kohlenwasserstoffe im Vergleich zum Methan erklart. Einzig die
Zugabe von Ethylen beeinflusste den Umsatz schwach negativ. Der Einfluss
anorganischer Molekile auf den Methanumsatz wirkte sich zum Teil bedeutend grol3er
aus. Wahrend CO, NO und NH; die Temperatur bei 50 % Umsatz (LOT, Light Off
Temperatur) nicht beeinflussten, erhdhte SO, H,S und CO, die LOT um 70, 50 bzw.
5°C. Durch XPS- und XRD-Untersuchungen konnte gezeigt werden, dass
schwefelhaltige Verbindungen mit dem Katalysator La,(SO,), bilden, welches die fir die
katalytische Aktivitat wichtige Perowskit-Struktur zerstort. Schwefelvergiftungen blieben
dauerhaft, wahrend inhibierende Effekte durch H,O und H, reversibel waren.
Interessante Ergebnisse auf dem Gebiet der Ubergangsmetalloxide lieferten Zhang et al.
2013 [24]. Sie untersuchten MnO,-NiO-Katalysatoren in unterschiedlichen
Mengenverhéaltnissen, welche durch gemeinsame Fallung hergestellt wurden. Ein
molares Verhéltnis (n(Mn)/(n(Mn)+n(Ni))) von 0,13 stellte das aktivste System dar.
Dieser Katalysator ist bei verhaltnismaRig niedrigen Temperaturen aktiv (Gasstrom:
1 Vol.-% CH,, 19 Vol.-% O, in Ar, Raumgeschwindigkeit: 30000 mL h™ g™*) und kann sich
zumindest unter trockenem Gasstrom mit edelmetallhaltigen Katalysatoren messen. Bei
450 °C findet voller Umsatz statt und die Temperatur, bei der 90 % des Methans oxidiert
werden (Tgo) liegt bei 396 °C (vgl. 5 Gew.-% Pd/MgAIO,. 1 % CH, in Luft; 20000 h:

Tgo =477 °C [25]). Unklar bleibt jedoch der Einfluss von Wasser, welches zwingend im
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Abgasstrang enthalten ist, und wie lange der Katalysator die hohe Aktivitat unter

Reaktionsbedingungen aufrechterhalten kann.

2.2 Edelmetall

Neben Untersuchungen zur katalytischen Verbrennung von Methan mit Gold [26] und
Rhodium als aktive Spezies liegt der Fokus der Forschung auf platin- und besonders
palladiumhaltigen Katalysatoren. Allgemein bestatigt hat sich, dass die héchste Aktivitat
bei niedrigen Temperaturen Pd-basierte Katalysatoren bieten, was in den vergangenen
Jahren intensiv untersucht wurde und auch in einigen Ubersichtsartikeln verdeutlicht wird
[27, 28]. Trotz der vielen Untersuchungen mit Palladium-basierten Katalysatoren sind
noch viele Phanomene ungeklart. Bei Vergleichen von experimentellen Daten aus
unterschiedlichen Publikationen, kommt  erschwerend hinzu, dass die
Reaktionsbedingungen grof3e Auswirkungen auf die Ergebnisse der Untersuchungen
haben. Tragermaterial, Gaszusammensetzung, Vorbehandlung, Partikelgrof3e, Precursor
in der Synthese etc. beeinflussen die Aktivitat des Systems und erschweren direkte
Vergleiche. Da Palladium das mit Abstand aktivste Element darstellt und der in dieser
Diplomarbeit untersuchte Katalysator zum Grofdteil aus Palladium besteht, wird im

Folgenden genauer auf die katalytische Methanoxidation durch Palladium eingegangen.

Allgemein bestatigt werden konnte, dass die aktive Form aus oxidiertem Palladium
besteht und der Oxidationszustand des Palladiums der Grund fur ein Hystereseverhalten
des Methanumsatzes wahrend Aufheiz- und Abkulhlkurve im hohen Temperaturbereich
ist. Farrauto et al. [29] zeigten bereits 1992 durch thermogravimetrische Messungen an
einen PdO/y-Al,O; Katalysator, dass ab ~ 800 °C das PdO zu thermodynamisch
stabilerem, metallischem Pd reduziert wird (in Luft) und gleichzeitig der Methanumsatz
fallt. Wahrend des Abklhlens wird die Reoxidation erst bei etwa 600°C beobachtet, was
mit einem Ansteigen des Methanumsatzes einhergeht. Gleiches Verhalten konnte auch
von Grunwaldt et al. [30] an einem durch Flammspray-Pyrolyse hergestellten Pd/ZrO,
Katalysator  beobachtet werden. Unter Anwendung verschiedener in-situ
Charakterisierungsmethoden (XAS und XRD) konnte die Veranderung des Pd-Zustands
parallel zum Umsatzverhalten untersucht werden. Es zeigte sich, dass der zu Beginn
weitestgehend in oxidierter Form vorliegende Katalysator ab etwa 720 °C stark an
Aktivitat verliert und gleichzeitig das PdO zu metallischem Pd reduziert wird. Zusatzlich
zeigt sich, dass bei der Reduktion ein Sintern der Partikel auftritt. Wahrend des
Abkuhlens verschiebt sich die Reoxidation des Pd zu niedrigeren Temperaturen

(< 600 °C) und der Methanumsatz steigt wieder. Datye et al. [31] schlossen aus TEM,
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XPS und XRD Messungen wahrend der Reduktion und Reoxidation eines Pd/6-Al,Os—
Katalysators auf eine inhibierende amorphe PdO Schicht wahrend der Abklhlphase, die
es erschwert, dass die vollstdndig kristallinen Pd-Partikel reoxidiert werden. Weiterhin
konnte eine Abhangigkeit der Reduktionstemperatur bzw. Reoxidationstemperatur vom
verwendeten Tragermaterial gefunden werden, was den kinetischen Charakter des
Hystereseeffektes unterstreicht [32]. Colussi et al. [33] zeigten, dass die Zugabe von
10 % CeO, als Promotor zu einem Pd/y-Al,O; —Katalysator die Reoxidation des Pd bei
hohen Temperaturen beglnstigt. Dies gilt fir Partikel die in Kontakt mit dem CeO,
stehen, wahrend Pd-Partikel, die nur auf AlLO; verteilt sind, keine erhohte
Reoxidationsbereitschaft zeigen. Dies fiihrte zu unterschiedlichen Peaks in einer

temperaturprogrammierten Oxidation (TPO).

Trotz der vielen Untersuchungen, die auf eine erhéhte Aktivitat des PdO im Vergleich zu
metallischem Pd° hinweisen, zeigten auch beispielsweise Ciuparu et al. [34], dass ein
leicht reduzierter Katalysator héhere Aktivitat als der vollstandig oxidierte aufweist. Dies
wurde durch Pulsexperimente an Pd/Al,O3; untersucht. Es wurde auch festgestellt [35,
36], dass zuvor reduzierte Katalysatoren auf Basis von Palladium je nach
Reduktionstemperatur eine hohere Aktivitdt unter mageren Reaktionsbedingungen
zeigen, als bereits vollstéandig oxidierte. Dies wird jedoch nicht mit dem Vorhandensein
metallischen Palladiums begrindet, sondern durch veranderte Eigenschaften der

Palladiumoxidphase nach der Reoxidation unter Reaktionsbedingungen.

Als Reaktionsmechanismus fir die Methanoxidaiton auf PdO wird, zumindest zum Teil,
ein Mars-van-Krevelen-Mechanismus angenommen. Ciuparu et al. sowie Au-Yeung et
al. [37, 38] konnten durch Isotopenexperimente an PdO/ZrO,-Katalysatoren zeigen, dass
vornehmlich CO, aus Gittersauerstoff des Katalysators gebildet wird, was einem
Redoxmechanismus wie dem Mars-van-Krevelen-Mechanismus [39] entspricht. Beide
konnten weiterhin zeigen, dass unter Reaktionsbedingungen, bei denen die
Methanoxidation stattfindet, kaum Austauschreaktionen zwischen Gasphasensauerstoff

und Gittersauerstoff auftreten, die zu Isotopengemischen (**0*®0) hatten fiihren miissen.

Miller et al. [35] untersuchten mit einem durch isotopenmarkiertem Sauerstoff (**0)
oxidierten Pd-ZrO,-Katalysator die Verteilung der Oxidationsprodukte in einem
Massenspektrometer. Sie gelangten weniger eindeutig zu dem Ergebnis, das ein
Redoxmechanismuses vorliegt als Ciuparu und Au-Yeung. In Pulsexperimenten mit
1% CH, 4% ®0, in Helium fanden sich 20 % markiertes CO, sowie in geringer
Prozentzahl markiertes H,O im Produktstrom. Es wurde daraus geschlossen, dass die

Entstehung des Wassers durch eine normale Oberflachenreaktion mit Sauerstoff aus der
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Gasphase erklart werden kann. Die Entstehung des isotopenmarkierten CO, kdnnte
auch auf  Austauschprozessen  zwischen  bereits auf durch  normale
Oberflachenreaktionen (Langmuir-Hinshelwood oder Eley-Rideal) gebildetem CO, und
dem O des Katalysators entstanden sein. Fiir niedrige Temperaturen ist dieser
Austausch unwahrscheinlicher als fur hohere Temperaturen und Miller et al.
schlussfolgerten trotz dieser Moglichkeit der markierten CO,-Entstehung, dass der

Redoxmechanismus einen grofR3en Einfluss haben muss.

In Zusammenhang mit der Reaktivitédt des Gittersauerstoffs steht auch die postulierte
PartikelgroRenabhangigkeit der Reaktion. Miuller et al. [35] konnten zeigen, dass die
Reaktionsgeschwindigkeit pro spezifischer Palladiumoberflache (TOF, turnover
frequency) fur groRere Partikel zunimmt. Mit steigender Partikelgrof3e fallt jedoch die
spezifische PdO-Oberflache, d.h. die Dispersion nimmt ab. Untersucht wurden PdO-
ZrO,-Katalysatoren, wobei durch Reduktionsschritte bei unterschiedlichen Temperaturen
verschieden groRe mittlere  PdO-Partikeldurchmesser erzielt wurden. Bei
Umsatzmessungen mit 1 % CHy, 4 % O, in He konnte gezeigt werden, dass grol3e PdO
(~ 13 nm) Partikel aktiver sind als kleine Partikel (~ 5nm). Dies wurde auf einen
geringeren Einfluss des Supports bei groRen Partikeln zurlckgefihrt. Stakheev et al.
[40] brachten &hnliche Ergebnisse mit einem Pd/Al,Oz-Katalysator zu Tage. Weiterhin
zeigte sich fur einen Pt/Al,Oz-Katalysator eine geringe Verbesserung der TOF beim
Wachstum kleiner Partikel von 1 nm bis 3 nm und daraufhin keine Erhdéhung mit
steigender PartikelgroBe, was einer Strukturinsensitivitat entspricht. Fir PdO-Partikel
wurde jedoch die TOF um eine GrolBenordnung verbessert, wenn der
Parikeldurchmesser von 1 auf 20 nm ansteigt. Dieser Effekt wird einer verringerten Pd-O
Bindungsstarke in gréReren Partikeln zugeordnet, da relativ betrachtet weniger
Wechselwirkung mit dem Support vorhanden ist, was durch XPS-Messungen bestatigt
werden konnte. Die verringerte Pd-O Bindungsstérke begunstigt im Bild des Mars-van-
Krevelen-Mechanismus die katalytische Aktivitdt des PdO durch gesteigerte
Sauerstoffmobilitat. Castellazzi et al. [41] konnten ahnliche Beobachtungen mit Pd/Al,Os
machen und diese durch TPR-Experimente und Raman-Spektroskopie einer schwereren
Reduzierbarkeit ,kleiner* PdO-Partikel zuordnen. Betrachtet man jedoch die
Gesamtaktivitéat des Systems spielt auch die Dispersion der Edelmetalle eine erhebliche
Rolle, da an umso mehr kleinen Partikeln mit geringerer spezifischer Aktivitdt dennoch
eine hoherer Gesamtumsatz realisiert werden kann. Abbildung 5 verdeutlicht dieses
Zusammenspiel zwischen Dispersion und Struktursensitivitat der katalytisch

beschleunigten Reaktion.
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Abbildung 5: Methanumsatz als Funktion der Temperatur fur Pd/Al,O; und PYAI,O3; mit
unterschiedlicher  PartikelgroRe  (Zahlen in  Klammern = PartikelgréRe in  nm).
Gaszusammensetzung: 0,5 Vol.-% CHy, 9 Vol.-% O, in N,; GHSV = 60 000 ht [40].

Die katalytische Reaktion von Methan zu Kohlenstoffdioxid und Wasser ist zudem
weiterhin abhangig von der Gaszusammensetzung. Besonders interessant sind dabei
Gase, die typischerweise im Abgas von Verbrennungsmotoren enthalten sind. Ein
wichtiger Einflussgeber ist Wasser. In unzahligen Untersuchungen wurde festgestellt,
dass Wasser einen massiven negativen Einfluss auf die Aktivitat des Katalysators
ausubt und gleichzeitig eine Alterung verursacht. Da die katalytische Verbrennung selbst
als Reaktionsprodukt Wasser enthdlt, ist eine inhibierende Wirkung auch in trockenem
Gasstrom zu erkennen. Allgemein wird als Grund fir den negativen Effekt die Bildung
von inaktivem, blockierendem Pd(OH), angenommen, was bereits 1972 von Cullis et al.
[42] durch thermodynamische Uberlegungen vorgeschlagen wurde. Ciuparu et al. [43]
konnten durch DRIFTS-Messungen (diffuse reflectance infrared fourier transform
spectroscopy) an einem PdO/Al,Oz-Katalysator adsorbierte Hydroxyle nachweisen.
Diese blockieren die aktiven Zentren und erschweren eine Reoxidation des Pd. Es
wurde weiterhin festgestellt, dass Hydroxide, die durch die Reaktion von Methan
entstehen deutlich wahrscheinlicher sind, als Hydroxide die durch die Reaktion mit
zugefuhrtem Wasserdampf entstanden sind. Weiterhin konnte eine Abhangigkeit des
inhibierenden Effekts durch Wasser von dem verwendeten Supportmaterial festgestellt
werden. Je grol3er die Sauerstoffmobilitat auf der Oberflache des Tragermaterials ist,
desto resistenter ist der Katalysator gegentiber dem Einfluss von Wasser. Dies legt
nahe, dass Hydroxide auf der Oberflache des Tragers verantwortlich fir einen
geringeren Sauerstoffaustausch zwischen Edelmetall und Trager sind und somit die
Aktivitat negativ beeinflusst wird. Dies wurde auch von Schwartz et al. [44] experimentell

bestétigt. Escandon et al. [45] konnte eine teilweise Reversibilitdt des inhibierenden
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Effektes von Wasser an einem Pd-CeO,/ZrO,-Katalysator feststellen. Katalysatoren
wurden sowohl in Anwesenheit von externem Wasser, als auch unter trockenen
Reaktionsbedingungen langere Zeit bei 550 °C untersucht. Beide Katalysatoren verloren
an Aktivitat, wobei die Abnahme in Anwesenheit von Wasser verstarkt war. Nach 15 h
wurde das Wasser entfernt bzw. zudosiert. Es konnte eine Aktivitatsverbesserung fur
den Katalysator festgestellt werden, der bisher unter wasserdampfhaltiger Atmosphéare
im Einsatz war und zwar auf einen Wert, der dem in trockener Atmosphare entspricht.
Der Katalysator, bei welchem Wasser zugeschaltet wurde, zeigte eine starkere

Aktivitatsabnahme als zuvor.

Es konnte also durch Entfernen des Wassers im Reaktionsstrom eine Verbesserung der
Aktivitat erreicht werden, jedoch wurde nicht die anfangliche hohe Konvertierungsrate zu
Beginn des Experimentes erreicht. Abbildung 6 verdeutlicht diese Experimente

anschaulich.

Neben Wasser konnen auch andere Bestandteile die Aktivitdit des Katalysators
beeinflussen. Schwefelverbindungen, wie sie zum Teil in erheblichem Mal3e in Erdgas
vorkommen konnen, fuhren zur Vergiftung des Katalysators und reduzieren seine
Aktivitat drastisch. Als Ursache wird u.a. die Bildung von Sulfaten und/oder Sulfiten mit
der katalytisch aktiven Komponente verantwortlich gemacht. PdO ist dabei in der Lage
unter mageren Bedingungen SO, zu SO; zu oxidieren [46]. SO adsorbiert stark an der
PdO-Oberflache und es kommt zur Bildung von PdSO,. Mowery et al. konnten dies durch
XPS Messungen bestatigen [47]. Tragermaterialien, die selbst Sulfate bilden kénnen, wie
beispielsweise Al,O3; beeinflussen die Vergiftungserscheinung. Dieser Support wirkt wie
eine Senke fur die Schwefelkomponente, in dem es selbst Sulfate bildet. Sie verzdgern
also bis zu einem gewissen Grad die Deaktivierung des Katalysators. Yu et al. [48]
konnten an einem Pd/y-Al,O; Katalysator neben der direkten Vergiftung der aktiven Pd-
Zentren zusatzlich eine Abnahme der spezifischen Oberflache feststellen. Dies wurde
auf die Bildung von Aluminiumsulfaten zurlickgefihrt, welche die Porenzuganglichkeit

erschweren und so die Anzahl aktiver Zentren reduzieren.
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Abbildung 6: Methanumsatz des Pd/ZrO,-Ce-Katalysators tber 30 h (TOS = time on stream) in
Anwesenheit bzw. Abwesenheit von Wasserdampf im Gasstrom. Gaszusammensetzung: wet
feed: 5000 Vol.-ppm CH,4 20000 Vol.-ppm H,O in Luft; dry feed: 5000 Vol.-ppm CHy, in Luft. a)
wet-dry—wet—Wechsel. b) dry—wet—dry-Wechsel [45].

Aus diesen aufgezeigten Studien zu grundlegenden Eigenschaften und Mechanismen
der Methanoxidation Uber Pd-Katalysatoren erkennt man, wie komplex und sensitiv die
Reaktion ist. Aufbauend auf diesen Erkenntnissen gibt es sehr viele Veréffentlichungen,
die durch Wahl bzw. Modifikation des Tragermaterials (Zeolithe, ZrO,, TiO; etc.), Zugabe
weiterer Elemente wie Lanthanoide (La, Ce) und Ubergangsmetallen (V, Cr, Mn) oder
spezielle Synthesemethoden (Flammspray, Sol-Gel, etc.) diese Wirkmechanismen
versuchen zu beeinflussen. Cargnello et al. [49] konnte beispielsweise durch eine
aufwendige, nasschemische Synthese nanostrukturierte Pd-CeO,-Partikel herstellen, die
auf Al,O3 aufgebracht wurden. Die aktiven Partikel bilden eine Kern-Hulle-Struktur. Dabei
sind kleine Pd-Partikel (ca. 2 nm) von einer Hille aus kristallinem CeO, umgeben.
Dieser Katalysator zeigte eine aul3erordentlich hohe Aktivitat bei niedrigen Temperaturen
und kann einen hohen Umsatz bis in sehr hohe Temperaturbereiche von 850 °C aufrecht
erhalten. Als Erklarung fur die herausragenden positiven Effekte der CeO,-Hille werden
mehrere Faktoren angefiihrt. Aufgrund ihrer geringen Grof3e ist es wahrscheinlich, dass
das CeO, unter mechanischer Spannung steht, was die Sauerstoffmobilitat erhéhen
konnte. Weiterhin wird spekuliert, dass die geringe KristallgroRe des CeO, einige
Fehlstellen verursacht und dadurch eine gesteigerte Reduktionsbereitschaft erreicht
werden kann. Es zeigt sich also dass die aktive Spezies Palladium durch gezielte
Wechselwirkung mit weiteren Bestandteilen in ihren Eigenschaften beeinflusst werden
kann. Offen in dieser interessanten Vertffentlichung bleibt die Resistenz gegen
Einflussfaktoren wie Wasser oder Schwefel und wie lange der Katalysator seine hohe
Aktivitat aufrechterhalten kann.

16



Neben diesem speziellen und im Grolimalfistab bisher nicht herstellbaren Katalysator mit
optimierten Eigenschaften haben sich fir den praktischen Gebrauch, d.h. im Einsatz
unter realititsnahen Abgasbedingungen bimetallische Katalysatoren als beste Wahl
erwiesen. Durch die Zugabe von Platin konnen Palladiumkatalysatoren zum einen bei
tiefen Temperaturen (< 600 °C) eine hbhere Aktivitat aufweisen [50] und zum anderen
wird die Widerstandsfahigkeit gegen Alterungserscheinungen gestarkt. Narui et al. [51]
konnte an einem Pt-Pd/a-Al,Os-Katalysator mit molarem Verhaltnis Pt zu Pd von 0,2 und
einem Pd/a-Al,O;-Katalysator zeigen, dass der bimetallische Katalysator einen grof3eren
Methanumsatz bei 350 °C zeigt und diesen Uber l&angere Zeit aufrecht erhalten kann im
Vergleich zu dem Katalysator, der nur Palladium enthélt. Durch TEM-Messungen konnte
dabei festgestellt werden, dass die Zugabe von Pt dazu fihrt, dass Edelmetallpartikel
unter Reaktionsbedingungen deutlich weniger sintern. Strobel et al. [52] konnten diesen
positiven Effekt von kleinen Mengen Pt (4 Gew.-%) auf Sinterungserscheinungen bei
hohen Temperaturen ebenfalls beobachten. Weiterhin wurde durch
thermogravimetrische Messungen gezeigt, dass Pt-Zugaben zu einer erhdhten
Bereitschaft zur Reduktion des PdO zu metallischem Pd° bei geringerer Temperatur

fuhren. Ersson et al. [53] konnten dieses Verhalten durch TPO-Messungen bestétigen.
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3 Experimentelles

3.1 Katalysator

Alle experimentellen Untersuchungen wurden an einem Katalysator? aus Palladium und
Platin auf y-Al,O3; durchgefiihrt. Es kamen dabei sowohl getragerte Wabenkorper als
auch pulverférmiges Material zum Einsatz. Dankenswerterweise wurde das gesamte
Katalysatormaterial von der Firma Heraeus zur Verfigung gestellt. Fir kinetische
Untersuchungen in einem Quarzglasreaktor wurden Bohrkerne von 1 Zoll Durchmesser
und 500 mm Lange angefertigt. Die genauen Spezifikationen des Katalysators sind in

Tabelle 2 enthalten.

Tabelle 2: Spezifikationen des Wabenkdrperkatalysators.

Zusammensetzung Pd:Pt 5:1 auf y-Al,O3

Beladung 100 g/fts

Zelldichte 400 cpsi (cells per square inch)
Stoffmengenverhaltnis Edelmetall 9,17:1 Pd:Pt

Neben Experimenten mit Wabenkdrpern wurden auch in-situ-Untersuchungen in kleinen
Quarzglaskapillaren durchgefiihrt. Hierfir wurde ein Pulver verwendet, welches dem
Washcoat der getragerten Katalysatoren entspricht (im weiteren Verlauf
»Washcoatpulver® genannt). Es wurde durch Eindampfen der Suspension erhalten, mit
welcher die Wabenkdrper beschichtet wurden. Einzig die Kalzinierungstemperatur von
450 °C im Vergleich zu 650 °C unterscheidet das Washcoatpulver von den getragerten
Proben. Das Washcoatpulver enthdlt 2,37 Gew.-% Edelmetalle in einem
Massenverhdltnis von 5:1 Pd:Pt. Als Edelmetallprecursor wurden in der
Katalysatorsynthese die entsprechenden Nitrate des Platins bzw. des Palladiums

eingesetzt.

2 Hierbei handelt es sich ausschlieRlich um einen vereinfachten Modelkatalysator zur Aufklarung
von Alterungserscheinungen beziglich der Methanoxidation. Der Katalysator entspricht keinem
realen technischen System zur abgasseitigen Nachbehandlung von Methan.
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3.2 Katalytische Messungen

3.2.1 Anlagenaufbau

Kinetische Untersuchungen zum Umsatzverhalten und Alterungsverhalten der
Katalysatoren wurden an einem neu aufgebauten Katalysatorprifstand durchgefihrt. Die
Anlage (SCR ) wurde wéahrend der Bearbeitungszeit dieser Diplomarbeit fertiggestellt
und nach einigen Test- und Optimierungslaufen zum ersten Mal fir wissenschaftliche
Messungen verwendet. Mit einer solchen Anlage ist es prinzipiell maoglich
unterschiedlichste Gaszusammensetzungen und Volumenfliisse darzustellen, welche bei
verschiedenen Temperaturen Uber Katalysatorproben geleitet werden kénnen und in
nachgeschalteten Geraten online analysiert werden. Durch das Verwenden
synthetischer Gase lasst sich an solch einem System ein Realabgas nachempfinden.
Dabei sind an der neuen Anlage Volumenflisse von 10 L/min bis 100 L/min, sowie ein
Temperaturbereich von Raumtemperatur bis ~ 900 °C realisierbar. Ein vereinfachtes

FlieRschema der Anlage ist Abbildung 8 zu entnehmen.

Die Gasdosierung wird durch 14 Massendurchflussregler (Mass-Flow-Controller, MFC,
Firma Bronkhorst) vorgenommen. Diese arbeiten nach dem Bypass-Prinzip, bei
welchem Temperaturdifferenzen aufgrund unterschiedlicher Stromungsgeschwindigkeit
ausgenutzt werden, um den Volumenfluss zu regulieren. Zur Verwendung kommen
synthetisch hergestellte Gase aus Druckgasflaschen bzw. gasférmiger Stickstoff durch
Verdampfen aus einem Flissigstickstofftank und Druckluft Gber einen Kompressor. Fur
die Dosierung von gasférmigem Wasser kommt eine kontrollierbare Verdampfereinheit
(Controlled Evaporator and Mixer, CEM, Firma Bronkhorst) zum Einsatz. Die
Gasdosierung findet vollstandig computergesteuert mit Hilfe eines LabView-Programmes
(National Instruments) statt. Das so dosierte Gasgemisch gelangt Uber temperierte
Edelstahlrohre entweder Uiber den Reaktor oder Uber einen Bypass in die Analytik bzw.
in einen Abgasstrang. Uber pneumatische Ventile lasst sich zwischen diesen beiden
Routen wahlen. Weiterhin wird die Dosierung von SO, und NO getrennt von den
anderen Gasen vorgenommen. Die beiden Gase werden separat kalt gefuihrt und erst

kurz vor dem Katalysator mit dem restlichen Gasstrom vermischt.

Herzstiick der verwendeten Testanlage ist ein 1600 mm langer, zylindrischer
Quarzglasreaktor mit 40 mm Innendurchmesser (siehe Abbildung 7). Er ist liegend
montiert fast vollstandig von einem 1400 mm langem  Strahlungsofen
(Katalysatortestofen, Firma Reetz) umgeben, der gleichzeitig als Halterung fir den
Reaktor dient. Durch gleichmaf3ig gewickelte Heizdrahte mit einem Abstand von ca.

5 mm, die unmittelbar den Quarzglasreaktor umschlieen, kann der Reaktor auf die
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gewlnschte Temperatur gebracht werden. Der Ofen selbst besteht aus zwei
unterschiedlich regelbaren Heizzonen, einer Zone, die als Vorheizstrecke zu bezeichnen
ist, und einer Zone in der sich der Katalysator befindet. Der Ofen verfugt weiterhin Uber
ein eingebautes Kuhlsystem, welches durch durchstromende Pressluft betrieben wird.
An einem offenen Ende des Reaktors wird das Gas zugefihrt und durchstréomt diesen
zuerst in der Vorheizzone. Diese zeichnet sich durch ein Verdrangerrohr aus, welches im
Reaktor einen Ringspalt erzeugt durch welchen das Gas stromt und dadurch entlang der
Reaktorwand gleichmafig aufgeheizt werden kann. Die Temperaturregelung des Ofens
findet mit Hilfe von Thermoreglern (2202e, Firma Eurotherm) statt. Diese steuern sowohl
die Heizleistung der Widerstandsdrahtheizwicklungen, als auch den Pressluftfluss im
Falle von Kuhlvorgangen durch Offnen oder SchlieRen eines Magnetventils. Im weiteren
Verlauf ist der komplette Reaktorraum dem Gas zuganglich und durchstromt dabei den
Katalysator. Dieser kann mit Hilfe eines Keramikprobenhalters im Reaktor platziert
werden. Der Katalysatorbohrkern wird in diesem mittels Keramikfasermatte oder
Quarzglaswolle fixiert, um einen Bypass zu verhindern. Ca. 2 mm vor und 3 mm hinter
dem Katalysator, jeweils in zentrierter, mittlerer Position, findet die
Temperaturaufzeichnung mit Hilfe von Typ-N Thermoelementen (NiCrSi-NiSi,
d = 0,5 mm) statt. Die Temperaturregelung der beiden Heizzonen des Ofens wird Uber
das Eingangsthermoelement (T.,) vorgenommen, welches dem Gasstrom zugewandt
ist. Beide Heizzonen besitzen die gleiche Leistungsaufnahme und werden auch
gleichmaRig dber einen Thermoregler angesteuert, sodass Uber den gesamten
Ofenraum ein konstanter Warmeeintrag stattfindet. Diese Steuerung der Heizzonen
ermdoglichte die bisher geringste Temperaturdifferenz vor und hinter dem Katalysator bei
12,5 L/min Gasfluss.

|

— :
— Po— = —f)|)Kat |
— —

|
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Abbildung 7: Schematische Darstellung des verwendeten Quarzglasreaktors mit Ofen.

Nach Verlassen des Reaktors wird der Gasstrom in 2 verschiedene Flisse aufgeteilt. Ein
kleiner Gasstrom gelangt in die Gasanalytik, welche aus einem FT-IR (MultiGas

Analyzer 2030, Firma MKS) und einem Sauerstoff-Messgerat (Magnos 16, Firma
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Hartmann & Braun) besteht. Der grof3ere Anteil des Gases gelangt Uber einen
gesonderten Weg in die Abluft. Bevor dieser die Anlage verlasst wird in einem
Warmetauscher das im Gasstrom enthaltene Wasser auskondensiert und gesammelt um
unerwiunschte Wasseransammlungen und Druckverluste im Abluftsystem zu vermeiden.
Der Warmetauscher wird mit einem 0,6 KW Kihlaggregat (Firma Approvis) auf die
gewiinschte Temperatur gebracht und ist in der Lage einen Volumenstrom von
100 L/min  mit einem Wasseranteil von 10Vol.-% auf eine raumluftiibliche
Luftfeuchtigkeit zu trocknen. Weiterhin befindet sich im Abgasstrang der Anlage ein
automatisch gesteuertes Nadelventil, mit welchem sich computergesteuert ein
gewinschter Gegendruck in der Anlage einstellen lasst. Mit Hilfe von diesem und einem
weiteren Nadelventil im Analytikstrang lasst sich ein konstanter Volumenstrom durch das
FT-IR und Magnos einstellen, um Messungen bei immer gleichbleibenden Bedingungen

in den jeweiligen Analysegeraten gewahrleisten zu kdnnen.

3.2.2 Einfluss der Methankonzentration

Um den Einfluss der Methankonzentration auf das Umsatzverhalten der Katalysatoren
zu bestimmen wurden Messungen mit drei verschiedenen Methankonzentrationen
(2000, 2000 und 3200 Vol.-ppm) durchgefihrt.

Der Bohrkern wurde, wie in 3.2 beschrieben, mit Keramikfasermatte im Probenhalter
fixiert und die Thermoelemente vor und hinter dem Wabenkdrper positioniert. Vor jeder
Messung, was auch fur alle im Folgenden beschriebenen katalytischen Messungen gilt,
wurden die Katalysatorbohrkerne vorkonditioniert. Dazu wurde der Bohrkern fir eine
Stunde einem Volumenstrom von 12,5 L/min aus 12 Vol.-% Wasser in Luft bei 500 °C

ausgesetzt. Dies soll einen einheitlichen Ausgangszustand aller Proben ermdglichen.

Die Umsatzmessungen wurden bei einer Raumgeschwindigkeit (GHSV, Gas Hourly
Space Velocity) von 30000 h™ durchgefiihrt, was bei den verwendeten
Bohrkernabmessungen einem Volumenfluss von 12,5L/min entspricht. Um
abgaséhnliche  Bedingungen zu erhalten, wurden die unausweichlichen
Abgasbestandteile N,, CO, und H,O zusatzlich zu Methan und Sauerstoff dosiert. Die
genaue Gaszusammensetzung ist Tabelle 3 zu entnehmen und ahnelt dem idealisierten
Abgas eines mager betriebenen Gasmotors. Durch Kontrolle Uber das FT-IR wurden die

Gase Uber den Bypass eingestellt.
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Tabelle 3: Gaszusammensetzung
Methankonzentrationseinflusses.

der

Umsatzmessungen zur Bestimmung

des

Gas Konzentration

CH, 1000 / 2000 / 3200 Vol.-ppm
0, 10 Vol.-%

H.O 12 Vol.-%

CO; 6 Vol.-%

N> Rest
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Abbildung 8: Vereinfachtes FlieRschema der Anlage zur Messung der katalytischen Aktivitat.



Eine einzelne Messung bestand aus zwei temperaturgesteuerten Aufheiz- und
Abkuhlkurven. Bei einer Starttemperatur von ca. 170 °C wurde mit 3 K/min die
Temperatur bis zu einem Wert von 480 °C (480 °C am Eingangsthermoelement) erhéht
und am Endpunkt fur ca. 10 Minuten gehalten. Daraufhin wurde die Temperatur mit
3 K/min gesenkt, was jedoch besonders im Temperaturbereich von 300 bis 170 °C,
aufgrund ungenigender Kuhlleistung, nicht mit dieser Geschwindigkeit erreicht werden
konnte. Nach Erreichen von 170 °C wurde der Zyklus wiederholt oder der Katalysator im
Stickstoffstrom abgekihlt. Fir die einzelnen Methankonzentrationen wurden jeweils
neue Bohrkerne, d.h. insgesamt drei, verwendet, um Alterungserscheinungen durch

vorherige Messungen ausschlie3en zu kénnen.

3.2.3 Einfluss verschiedener Gaskomponenten

Um eventuelle begtinstigende oder inhibierende Effekte auf die katalytische Aktivitat des
Oxidationskatalysators durch die Anwesenheit weiterer Gase im Testgemisch zu
erkennen, wurden Umsatzmessungen wie in 3.3.2 mit einer Methankonzentration von
3200 Vol.-ppm durchgefihrt. Zusatzlich wurden jedoch verschiedene Gasatmosphéren
dargestellt. Dabei orientierte sich die Auswahl und Konzentration der Beimischung an
den typischen Abgaswerten fiir mager betriebene, stationare Gasmotoren. Zu Beginn
wurde der Einfluss des CO, untersucht. Dazu wurde wie in 3.3.2 vorgegangen, jedoch
wurde der CO,-Anteil von 6 Vol.-% auf null reduziert und durch Stickstoff ersetzt.
Weiterhin wurden wie in Tabelle 4 aufgefihrt komplexere Gasmischungen dargestellt,
um den Einfluss von abgastypischen Bestandteilen wie Stickoxiden, unverbrannten
Kohlenwasserstoffen  und  Schwefel zu untersuchen. Dabei wurde die
Raumgeschwindigkeit von 30000 h™ beibehalten und eine konstante Konzentration von
12 Vol.-% H,0, 10 Vol.-% O,, 3200 Vol.-ppm CH,4 und N, als Tragergas verwendet.

Tabelle 4. Gaszusammensetzung fir die einzelnen Messungen zur Bestimmung des Einflusses
verschiedener Schadstoffe.

Gaskonzentrationen [Vol.-ppm]
Katalysator
CH4 (6{0) NO NO, C,Hs C,H, | CzHe SO,
MOC_anorg 3200 500 120 30 0 0 0
MOC_KW 3200 0 0 0 175 25 25 0
MOC_anorg+S | 3200 500 120 30 0 0 0 25
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3.2.4 Langzeitaktivitat

Nach der Umsatzmessung in der jeweiligen Gaszusammensetzung wurde mit einem
weiteren Bohrkern die Daueraktivitdt untersucht. Dazu wurde der Katalysator bei 450 °C
fur 100 h getestet. Die Gaszusammensetzung und Gasgeschwindigkeit der einzelnen
Dauerversuche ist analog zu 3.2.3 und kann Tabelle 4 enthommen werden. Weiterhin
wurde auch ein Dauerbetrieb ohne Schadstoffe durchgefuhrt. Dieser wurde mit
3200 Vol.-ppm Methan, 12 Vol.-% Wasser, 6 Vol.-% CO, in Stickstoff durchgefihrt
(MOC_Methan). Wahrend der gesamten Zeit wurde die Gaszusammensetzung durch
das FTIR analysiert und aufgezeichnet, was ein vollstandig zeitlich aufgelostes Profil

Uber das Umsatzverhalten des Katalysators gewdahrleistet.

Vor und nach dem jeweiligen Dauerbetrieb wurde eine gewdhnliche Umsatzmessung mit
einer Heiz- und Kihlkurve aufgezeichnet, um Alterungseffekte nach den 100 h
quantifizieren zu konnen. Weiterhin wurde ein Teil der gealterten Proben einer

vollstandigen physikalisch-chemischen Charakterisierung (siehe 3.4) unterzogen.

3.2.5 Leerrohrmessung

Um  Gasphasenreaktionen  oder  Reaktionen an der Oberfliche des
Keramikprobenhalters, der Thermoelemente oder der Reaktorinnenwand ausschliel3en
zu kénnen, wurden zwei Leerrohrmessungen durchgefiihrt. Die Gaszusammensetzung
entspricht der aus 3.2.2 bzw. 3.2.3 MOC_anorg. Die Leerrohrmessungen wurden durch
eine Aufheizphase mit einer Heizrate von 5 K/min bis 660 °C durchgefuhrt.

3.2.6 Raumgeschwindigkeit

Die Bohrkerne, die einem Dauerbetrieb ausgesetzt waren, sowie ein konditionierter
Katalysator, wurden nach diesen Messungen mit Hilfe einer Diamantkreissége in zwei
kleinere Sticke zerteilt. Mit den so erhaltenen zwei cm langen Bohrkernen wurden
ebenfalls Umsatzmessungen (eine Heiz- und Kihlkurve) in der jeweiligen
Gaszusammensetzung durchgefuhrt. Hierbei wurde der Volumenstrom von 12,5 L/min
beibehalten, was aufgrund der veradnderten  Katalysatorvolumina  einer
Raumgeschwindigkeit von 75000 h™ entspricht.

v -1

GHSV = =T )

Vkat

V = Volumenstrom am Katalysatoreingang
Vkar = Katalysatorvolumen

7 = hydrodynamische Verweilzeit
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3.2.7 Reaktivierung

Mit einem weiteren Bohrkern wurden Reaktivierungsversuche durchgefihrt. Der
Katalysator wurde bei 450 °C wechselnd unterschiedlichen Gaszusammensetzungen
ausgesetzt, wobei eine dauerhafte Analyse der Reaktanden stattfand. Zu Beginn wurde
der Katalysator fiir 25 h unter folgender Gaszusammensetzung gealtert: 12 Vol.-% H,0,
10 Vol.-% O,, 3200 Vol.- ppm CH, in N,. Daraufhin wurde das Methan fir etwa 12 h aus
dem Gasstrom entfernt und durch die entsprechende Menge Stickstoff ersetzt und nach
der angegebenen Zeit wieder zugegeben. Nach weiteren 10 h unter sauberen
Reaktionsbedingungen wurden der Gasmischung etwa 120 Vol.-ppm NO und 30 Vol.-
ppm NO, zugegeben. In dieser Gaszusammensetzung wurde die Reaktion weitere 14 h

betrieben und nach insgesamt 61 h beendet.

3.3 Charakterisierung

3.3.1 Ny-Physisorption
Die spezifische Oberflache, sowie das Porenvolumen der Katalysatorproben wurden mit
Hilfe von N,-Physisorption nach der Methode von Brunauer, Emmet und Teller (BET)

bestimmt.

Ist der Platzbedarf eines adsorbierten Gasmolekils bekannt, kann durch die
Bestimmung dessen Stoffmenge die Oberflache des Adsorbens ermittelt werden, falls
eine vollstandige Bedeckung durch eine Monolage des Adsorbatmolekiils vorliegt. Um
diese Stoffmenge zu bestimmen wird eine Adsorptions/Desorptions-lsotherme des
Gas/Feststoff-Systems, in diesem Falle Stickstoff bei dessen Siedepunkt von -196 °C
und dem Katalysator, aufgenommen. Basierend auf einem Modell von Brunauer, Emmett
und Teller [54] lasst sich daraus die adsorbierte Stoffmenge der Monolage bestimmen.
Mit der Kenntnis Uber den Platzbedarf eines N,-Molekils, welcher bei -196 °C bei
0,162 nm? liegt, kann die Oberflache des Festkorpers als sogenannte BET-Oberflache
(Sger) berechnet werden. [55, 56]

Weiterhin kann anhand der Form der Adsorptions-/Desorptionsisotherme ein
Ruckschluss auf den Mechanismus der Porenfiillung und dadurch auf die Art der Poren
geschlossen werden. Ausgehend von dem Ph&nomen der Porenkondensation kann eine
PorengroRenabschétzung eines mesopordsen Feststoffes (2-50 nm Durchmesser der
Poren) gemacht werden. Innerhalb der Mesoporen wird das Sorptionsverhalten des
Adsorbtiv nicht ausschlieBlich durch die Wechselwirkung mit der festen Oberflache
sondern auch durch Wechselwirkung mit weiteren Fluidteilchen bestimmt. Es kann
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unterhalb des Sattigungsdampfdruckes zur Kondensation des Gases in den Poren
kommen, welche zu einem Hystereseeffekt in der Adsorptions-/Desorptionsisotherme
fuhrt (Typ IV, nach IUPAC). [55]

Die Physisorptionsmessungen wurden an dem Washcoat der einzelnen Proben
durchgefihrt. Dafir wurde dieser mechanisch vom monolithischen Wabenkorper
abgetragen. Die Messungen wurden an einem Adsorptionsmessgerat der Firma
Rubotherm  GmbH  (Belsorp-mini 1)  durchgefuhrt. Vor der eigentlichen
Adsorptionsmessung mit N, bei -196 °C wurden die pulverférmigen Proben fur zwel

Stunden bei 300 °C im Vakuum ausgeheizt.

3.3.2 CO-Chemisorption

Mit Hilfe von CO-Chemisorptionsmessungen wurde die Edelmetalldispersion der
Katalysatoren bestimmt. Dabei definiert sich die Dispersion D als Verhdltnis von
oberflachenzuganglichen Edelmetallatomen zum Gesamtgehalt an Edelmetall auf der
Probe.

Noberfl ache

b= ®3)

Ngesamt

Zur Ermittlung der Dispersion wird die Edelmetalloberflaiche der untersuchten Substanz
vollstandig mit einer Monolage des Sondenmolekils, in diesem Falle mit CO, belegt. Ist
die Adsorptionsstéchiometrie zwischen CO und Edelmetall bekannt, kann durch
Bestimmung der Stoffmenge an adsorbiertem CO und der Kenntnis Uber die
Edelmetallbeladung, die Dispersion bestimmt werden. Um verlassliche Werte zu
erhalten, sollten die Edelmetalle in einem einheitlich reduzierten Zustand vorliegen und
mdglichst frei von Ablagerungen wie z.B. Ruf3 sein. Das stdchiometrische Verhéltnis
zwischen Adsorbens und Adsorbat ist dabei nicht ganz trivial zu bestimmen. Fir CO-
Molekule besteht die Moglichkeit sowohl eine lineare (1:1; CO:Metall), als auch eine
verbrickende bzw. Uberdachte (1:2 bzw. 1:3; CO:Metall) Verbindung mit den
Edelmetallen einzugehen. Die Haufigkeit der einzelnen Stéchiometrien ist von
unterschiedlichen Faktoren, wie beispielsweise dem Edelmetall selbst, Temperatur und
Druck, aber auch von der Art der Adsorptionsplatze und dadurch von der Grof3e des
Edelmetallpartikels abhangig. [55, 57]

Fur die beiden Edelmetalle Platin und Palladium wird in der vorliegenden Arbeit, wie in

vielen Veroffentlichungen blich [58-60], ein Verhaltnis von 1:1 angenommen.
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Die Durchfuhrung der Chemisorptionsmessungen erfolgte direkt an getragerten
Wabenkdrpern an einer Messanlage des Abgaszentrum Karlsruhe. Es wurde ein frischer
konditionierter Katalysator als Vergleichswert, sowie Katalysatoren nach dem
Dauerbetrieb bei 450 °C (siehe 3.2.3) untersucht. Methodisch wurde das Verfahren der
temperaturprogrammierten Desorption (TPD) angewandt. Dabei wird der Katalysator bei
Raumtemperatur mit CO gesattigt. Die Menge an CO wird daraufhin dadurch bestimmt,
dass das CO durch kontrollierte Erh6hung der Temperatur wieder desorbiert wird und

dessen Konzentration im Gasstrom analysiert wird.

Dazu wurden die Bohrkerne (I = 20 mm; d = 25 mm) mit Quarzglaswolle in einem
Quarzglasreaktor (d = 26 mm) fixiert. Der Reaktor ist in einem elektrischen Ofen der
Firma Gero positioniert, welcher mit Hilfe eines Typ-K Thermoelementes und
Temperaturreglern der Firma Eurotherm gesteuert wird. Die Einstellung der
Volumenstrome erfolgte mittels Massendurchflussreglern der Firma MKS und die
Detektion der Sondenmolekiile CO und dessen Oxidationsprodukt CO, wurden mit

einem nichtdispersiven Infrarotsensor (BINOS 1000, Rosemount Analytical) Uberwacht.

Zunéachst wurden die Proben in einem Volumenstrom von 0,5 L/min Luft bei 400 °C fur
15 min oxidiert, um eventuelle Ablagerungen zu entfernen. Daraufhin wurden die Proben
in einem Gemisch aus 4 Vol.-% H, in Stickstoff bei 400 °C fir 60 Minuten reduziert. Die
Probe wurde im Stickstoffstrom auf Raumtemperatur abgekuihlt (~ 15 min) und daraufhin
in einem Gasstrom aus 1 Vol.-% CO in N, fir 60 Minuten mit dem Sondenmolekil CO
gesattigt. Um reversibel adsorbierte CO-Mengen zu entfernen wurde der Reaktor im
Anschluss fur etwa 30-45 Minuten mit Stickstoff gespllt. Es folgte die
temperaturprogrammierte Desorption des Kohlenmonoxids durch Erhdhen der
Temperatur mit 20 K/min auf 400 °C. Die Stoffmenge des chemisorbierten CO kann mit
Kenntnis des Volumenstromes und der Konzentration der Austrittgase bei der TPD

berechnet werden.

Aus der Dispersion der Edelmetallpartikel lasst sich unter der Einfihrung einiger
Vereinfachungen eine mittlere Partikelgro3e berechnen. Unter der Annahme, dass
spharische Partikel vorliegen, kann mit Hilfe folgender Formel der mittlere

Partikeldurchmesser d berechnet werden. [55]
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_VM*6

= i (4)

D = Dispersion

Vm = Volumen des Metallatoms im Festkorper

An = Oberflache des Metallatoms auf einer polykristallinen Oberflache
d = mittlerer Partikeldurchmesser

Das Volumen der einzelnen Edelmetallatome ist Uber folgende Gleichung mit der Dichte

des Metalls verknipft.

Py * Ny

()

Vu

My = Molare Masse des Edelmetalls
pw = Dichte des Edelmetalls
Na = Avogadro-Konstante

Die Oberflache eines einzelnen Atoms kann unter Berlcksichtigung und Gewichtung
einzelner Gitterebenen ebenfalls berechnet werden und werden im folgenden nach [55]
verwendet. Da in den untersuchten Katalysatoren sowohl Pd, als auch Pt enthalten sind,
wird deren Mengenverhaltnis von 9,17:1 Pd:Pt bertcksichtig und ein mittleres Volumen
bzw. mittlere Oberflache fur die einzelnen Atome verwendet. Nach Einsetzen der
Konstanten fir die beiden Metalle ergibt sich folgende Gleichung zur Berechnung des

mittleren Partikeldurchmesser d aus der Dispersion D:

11,14
g= 22 ®)

D

3.3.3 Rontgenbeugung (XRD)
Mit Hilfe von XRD-messungen wurden kristalline Phasen der Katalysatoren identifiziert.

Die Wellenlange von Rontgenstrahlen (~ 1 pm — 10nm) liegt im Bereich des
Gitterabstands kristalliner Festkérper. Aufgrund der periodischen Anordnung der
einzelnen Atome im Kristall wirkt dieser wie ein Beugungsgitter fir Réntgenstrahlen. Die

einfallenden Rontgenstrahlen werden an den Elektronenschalen der Atome kohé&rent
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gestreut und interferieren miteinander. Ob konstruktive Interferenz in dem
dreidimensionalen Netzwerk aus Atomen auftritt, hdngt bei gegebener Wellenlange der
Rontgenstrahlung davon ab, wie diese auf die Gitterebene des Kristalls trifft. Die
Bedingung fur konstruktive Interferenz wird durch die Bragg-Gleichung beschrieben.
Unter Variation des Glanzwinkels beim Einsatz monochromatischer Rontgenstrahlung
wird nun die Intensitat ermittelt. Fir jede kristalline Phase ergibt sich somit ein
charakteristisches Diffraktogramm aus Reflexen, welche mit einer Datenbank
abgeglichen werden kdénnen um die Phasen zu identifizieren. Weiterhin kann mit Hilfe

der Bragg-Gleichung der Netzebenenabstand berechnet werden. [55, 61]

nA = 2dsin@ (7)

n = Beugungsordnung (n=0,1,2,3 ...)
A = Wellenlange der Rontgenstrahlung
d = Netzebenenabstand

6 = Glanzwinkel (Winkel zwischen Rontgenstrahl und Netzebene)

In der vorliegenden Arbeit wurden Rontgendiffraktionsmessungen an einem
Diffraktometer der Firma PANalytical nach der Debye-Scherrer Methode unter standiger
Rotation der pulverférmigen Probe durchgefiihrt. Die Rontgenstrahlung wurde durch eine
Kupferanode erzeugt und hat eine Wellenlange von 0,154 nm (Cu Kg-Strahlung). Zur
Eliminierung der Cu Kg-Strahlung kommt ein Nickelfilter zum Einsatz. Es wurde ein
Winkelbereich von 2 Theta = 20 bis 80 ° mit einer Schrittweite von 0,017 ° und einer

Messzeit pro Schritt von einer Sekunde untersucht.

3.3.4 Transmissionselektronenmikroskopie

Elektronenmikroskopie bietet die Mdglichkeit die Morphologie des Katalysators zu
untersuchen. Das Prinzip der Transmissionselektronenmikroskopie entspricht im
wesentlichem dem eines Lichtmikroskops, jedoch werden anstatt sichtbarem Licht, ein
Elektronenstrahl mit wesentlich geringerer Wellenlange verwendet, was zu einer
Auflésung von typischerweise etwa 0,3 nm fuhrt. Die Wellenlange der Elektronen ist Gber
die de-Broglie-Beziehung mit deren Geschwindigkeit verkndpft und kann

dementsprechend eingestellt werden. In einem Elektronenmikroskop werden von einer
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Kathode Elektronen emittiert und durch elektromagnetische Linsen fokussiert. Der
Elektronenstrahl trifft im Vakuum auf eine sehr diinne, elektronendurchlassige Probe und
durchdringt (Transmission) diese zum Teil. Da die Abschwéachung des Elektronenstrahls
abhéangig von der Dichte und der Dicke der Probe ist, wird er von schwereren Elementen
starker geschwacht. Uber weitere Linsen wird der durchdringende Strahl auf einen
Schirm geleitet. Dadurch erhélt man ein zweidimensionales Bild der Oberflache. Eine
Erweiterung ist die sogenannte Rastertransmissionselektronenmikroskopie. Dabei kann
die Probe in kleinen Schritten durch den Elektronenstrahl abgefahren werden. Zur
Detektion schwerer Elemente wird haufig die Methode des ,high angle annular dark field*
(HAADF) angewandt. Dabei werden unter hohen Winkeln gestreute Elektronen
detektiert. Diese Methode erreicht einen héheren Kontrast und bietet die Mdglichkeit das
Volumen von Paritkeln und die Verteilung verschiedener Atompositionen (Ecke, Kante,
Flache) von Partikeln zu bestimmen. Aufgrund der Tatsache, dass die Helligkeit mit der
ein Partikel erscheint davon abhéngig ist, wie viele Atome er enthalt, kann mit Hilfe des
ermittelten Durchmessers das Volumen bestimmt werden. Nimmt man nun eine spezielle
Partikelgeometrie an, kann durch die Kenntnis lber das Volumen des Partikels auch die
Anzahl an Kanten oder Ecken im Partikel bestimmt werden. Um diese in der Katalyse
sehr hilfreichen Informationen zu erlangen, wird jedoch eine Kalibrierung beziiglich der

Helligkeit und dem entsprechenden Partikelvolumen bendtigt. [61]

Zur Analyse der einzelnen Elemente wurde auf das Verfahren der EDX zurtickgegriffen.
Durch die Wechselwirkung der Atome mit dem Elektronenstrahl wird fir die einzelnen
Elemente charakteristische Rontgenstrahlung emittiert. Diese kann direkt analysiert

werden und man erhélt so eine elementaufgeltste Abbildung der Oberflache. [61]

Die Messungen und deren Auswertung wurden am Laboratorium  flr
Elektronenmikroskopie (LEM) an der Fakultat fir Physik von Herrn Dr. Radian Popescu

durchgefihrt.

STEM-Bilder wurden im HAADF-Modus an einem Abberations-korrigierten Mikroskop
(FEI Titan® 80-300) mit einer Beschleunigungsspannung von 300 keV durchgefiihrt.
EDX-Signale wurden mit einem Si(Li)-Detektor aufgenommen und mit der FEI-Software

“TEM imaging and analysis” (TIA) ausgewertet.

Untersucht wurden 2 Proben. Das Washcoatpulver und der Washcoat des MOC_Methan
(Katalysator nach 100 h Dauerbetrieb in Methan, Sauerstoff, Wasser und Stickstoff).
Dazu wurde das pulverformige Katalysatormaterial mit Hilfe eines Ultraschallbads in
hochreinem Wasser dispergiert. Ein kleiner Teil davon wurde auf den Probenhalter,

bestehend aus einer amorphen Kohlenstoffschicht auf einem Kupfergitter, aufgebracht,
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wodurch nach Verdunsten des Wassers ein sehr dinner Film mit Katalysatorpartikeln

zurlickbleibt und untersucht werden kann.

3.3.5 Rdntgenabsorptionsspektroskopie (XAS)

Rontgenabsorptionsspektroskopie bietet eine sehr vielschichtige Mdglichkeit heterogene
Katalysatoren zu untersuchen und dabei Informationen Uber die elektronische Struktur
und nahere Umgebung atomarer Bestandteile zu erlangen. Neben ex-situ-Messungen
besteht zudem die Mdglichkeit Proben in-situ unter Reaktionsbedingungen untersuchen
zu kénnen [62], da kein Hochvakuum nétig ist, wie bei XPS oder ein stark verminderter
Druck wie bei TEM Messungen. Weiterhin gibt es keine Einschrankungen beziiglich der

Kristallinitéat der Proben, wie es bei der Rontgendiffraktometrie verlangt wird.

Die Absorption von Rontgenstrahlung lasst sich wie die Absorption elektromagnetischer
Strahlung allgemein durch das Lambert-Beersche Gesetz beschreiben, welches die
Verringerung von Strahlungsintensitat beim Durchtritt durch eine homogene Substanz

mathematisch erfasst.

I, = I,er (8)

| = Intensitat (vor und hinter der Probe)
u = linearer Absorptionskoeffizient
d = Dicke der Probe

Der lineare Absorptionskoeffizient zeigt eine Wellenlangenabhangigkeit der
durchdringenden Strahlung und sinkt flr gewoéhnlich mit steigender Energie der
Rontgenstrahlung. Besitzt die eintreffende Roéntgenstrahlung jedoch eine ausreichend
hohe Energie um kernnahe Elektronen der Atome in der Probe auszulésen (Photoeffekt),
erhalt man eine abrupte Zunahme des Absorptionskoeffizienten. Dieser Sprung wird
auch als Absorptionskante bezeichnet und je nach Schale des Elektrons K-Kante (1s)
oder L-Kante (2s, 2p) genannt. Der energetische Bereich in der Nahe dieser Kanten
(XANES, X-ray Absorption Near Edge Structure) bildet die Grundlage fir die
Nahkantenabsorptionsspektroskopie und bietet die Mdéglichkeit Informationen Uber die
elektronischen Begebenheiten des absorbierenden Atoms zu erlangen. Mit steigender
Energie der Rontgenphotonen erhalten die ausgeldsten Elektronen zusétzlich kinetische

Energie. Diese Elektronen wechselwirken mit den Elektronenschalen umgebender
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Atome und konnen dort gestreut werden. Im Bild des Elektrons als Welle nach dem
Welle-Teilchen-Dualismus interferieren die ausgehenden Elektronenwellen des
absorbierenden Atoms mit der rickgestreuten Elektronenwelle. Dabei kann konstruktive
oder destruktive Interferenz auftreten, was abhangig von der Energie der
Photoelektronen und somit von der Energie der einfallenden Rontgenstrahlung ist. Da
die Interferenzeffekte die Wahrscheinlichkeit der Absorption beeinflussen und damit den
Absorptionskoeffizienten erh6hen bzw. erniedrigen ergibt sich hinter der
Absorptionskante (bei hoherer Energie) eine oszillierende Struktur (EXAFS, Extended X-
ray Absorption Fine Structure). In diesem Bereich lassen sich Informationen Uber die Art
der nachsten Nachbarn und deren Abstand erhalten. [55, 56, 63]

Rontgenabsorptionsmessungen werden fur gewohnlich an Synchrotronstrahlungsquellen
durchgefihrt. Diese gewéhren RoOntgenstrahlung in einem breiten Energiebereich mit
aulerst hoher Intensitat. Der generelle Aufbau fiir eine solche Messung ist in Abbildung
8 schematisch dargestellt. Mit Hilfe eines Monochromators wird die bendétigte
Wellenlange bzw. Energie der Rontgenstrahlung eingestellt. Vor und hinter der Probe
wird mittels lonisationskammern die Intensitat der Strahlung gemessen (Transmission)
bzw. durch eine dritte lonisationskammer neben der Probe die durch Fluoreszenz

erzeugte Strahlung gemessen. [56]

Gas 1 Gas 2 - supply Synchrotron
: radiation source

Si(111)

Fa/ lonization chamber 1

Position
sensitive . L .
detector _ Combined in situ cell + On-line
=2 capillary microreactor gasra”a'ys'&
Gas inlet ass
spectrometer
or GC

Abbildung 9: Schematischer Aufbau einer in-situ-XAS Messung an einer Synchrotron-
strahlungsquelle. Gezeigt ist eine Kapillare, die als in-situ-Zelle Verwendung findet sowie die
online Gasanalyse durch Massenspektrometrie oder Gaschromatographie. Zusatzlich zu sehen
ist ein postitions-sensitiver Rontgendiffraktometer [64].

XAS Experimente wurden an drei unterschiedlichen Synchrotronstrahlungsquellen

durchgefihrt. An der XAS-Beamline des ANKA (Angstromquelle Karlsruhe) in Karlsruhe,
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der SNBL (Swiss Norwegian Beamline) des ESRF (European Synchrotron Radiation
Facility) in Grenoble und der SAMBA Beamline (Spectroscopy Applied to Material Based
on Absorption) an der Synchrotronstrahlungsquelle SOLEIL (Source optimisée de

lumiére d’énergie intermédiaire du LURE) in der Nahe von Paris.
SOLEIL:

Alle Versuche wurden mit dem Washcoatpulver an der Pd K-Kante durchgefiihrt. Es
wurden sowohl in-situ-Messungen als auch ex situ Messungen zur Charakterisierung
des Katalysators durchgefihrt. In-situ-Messungen wurden in einer Quarzglaskapillare mit
2 mm Durchmesser vorgenommen. Dazu wurde das Katalysatorpulver auf eine
KorngréfRe von 100 bis 200 um gebracht und mit Hilfe von Quarzglaswolle ein etwa 1 cm
langes Katalysatorbett in der Kapillare fixiert. Es wurde ein Volumenfluss von 50 mL/min
eingestellt, der folgende Gase enthielt: 4000 Vol.-ppm CH,4 10 Vol.-% O,, ~ 2 Vol.-% H,0
in He. Dies entspricht einer Raumgeschwindigkeit von etwa 80000 h™. Bei gleichzeitiger
Analyse der Reaktionsprodukte durch einen Massenspektrometer und der Aufhahme
von XAS-Spektren wurde mit einer Temperaturrampe von 5 K/min die Temperatur von

Raumtemperatur auf 770°C erhéht.
ANKA:

Auch hier wurden Experimente mit dem Washcoatpulver durchgefiihrt. Als Mikroreaktor
kam eine 3 mm dicke Quarzglaskapillare zum Einsatz, in welcher der Katalysator
(32 mg, Siebfraktion 100 — 200 um) durch Quarzglaswolle fixiert wurde. Der zugefihrte
Volumenstrom wéhrend des Experimentes bestand aus 4000 Vol.-ppm CH,, 10 Vol.-%
0O, 6 Vol.-% CO,, ~ 2 Vol.-% H,0 in He (GHSV = 80000 h™'). Die Temperatur wurde mit
5 K/min von Raumtemperatur auf 830 °C erhtht, wobei XAS-Spektren an der
Pt-Ls-Kante aufgenommen wurden. Hier wurde ebenfalls mittels Massenspektrometrie

der Reaktionsverlauf verfolgt.
ESRF:

In-situ-Messungen wurden analog zu den Messungen in SOLEIL durchgefihrt.
Zusatzlich wurden ex-situ Messungen an dem Washcoatpulver, dem konditionierten
Katalysator, sowie dem Katalysator nach 100 h Dauerbetrieb in Methan (MOC_Methan)
durchgefuhrt. Dazu wurden diese pulverférmigen Proben in einer Quarzglaskapillare
(d =3 mm) fixiert und mit He durchspilt. Die Katalysatoren wurden sowohl in ihrem
Originalzustand, sowie nach Reduktion durch Wasserstoff in Helium (75 mL/min) bei

Raumtemperatur untersucht.
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Zur Analyse der Daten wurde das Programm Athena und Arthemis von IFEFFIT [65]
verwendet. Die Spektren werden energiekalibriert, der Hintergrund abgezogen und
normalisiert. Um XANES-Daten zu interpretieren, werden die gewonnen Spektren durch
Linearkombination von bekannten Referenzspektren angepasst. Dadurch kann auch die
Zusammensetzung der Probe aus verschiedenen Phasen bestimmt werden. Fir die
Auswertung von EXAFS-Daten ist der Aufwand deutlich hoher. Die energieabhangigen
Oszillationen der Intensitéat werden in Abhangigkeit der Wellenzahl k als sogenannte
EXAFS-Funktion aus dem Spektrum extrahiert. Durch eine k-gewichtete
Fouriertransformation, die je nach k den Einfluss leichterer Atome verstarkt, wird eine
abstandsabhangige Funktion erhalten. Aus dieser Funktion kénnen die ,Verursacher"
der Ruckstreuung identifiziert werden und ein theoretisches Modell abgeleitet werden.
Durch Verwendung von Referenzdaten (berechnet oder experimentell ermittelt) wird
dann eine moglichst genaue Ubereinstimmung zwischen dem angenommenen
theoretischen Modell und den Messdaten durch Anderung verschiedener Parameter
durchgefihrt. Dadurch lassen sich Koordinationszahlen, Bindungsabstéande und

Bindungsnhachbarn bestimmen. [61]
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4 Ergebnisse

4.1 Leerrohrmessungen

Die 1. Leerohrmessung in Abwesenheit jeglicher Schadgase ergab keine Anderung der
Konzentrationen Uber den gesamten Temperaturbereich, wodurch fir die folgenden
Messungen davon ausgegangen werden kann, dass die ablaufenden Reaktionen einzig
auf die Anwesenheit des Katalysators zuriickzufiihren sind. In Anwesenheit von CO, NO

und NO; konnten jedoch Reaktionen beobachtet werden.
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Abbildung 10: Ergebnisse der Leerrohrmessung mit 12 Vol.-% H,O, 10 Vol.-% O,, 3200 Vol.-
ppm CH,, 500 Vol.-ppm CO, 120 Vol.-ppm NO, 30 Vol.-ppm NO, in N, GHSV = 30000 h™*

Ab etwa 520 °C beginnt der Umsatz des Methans zu steigen und gleichzeitig steigt auch
die Konzentration von CO,, CO und Formaldehyd stark an, was auf eine unvollstéandige
Verbrennungsreaktion schlieen lasst. Bereits ab 470 °C werden geringe Mengen
Formaldehyd gebildet, was darauf hinweist, dass hier bereits Partialoxidationen des
Methans stattfinden. Zuséatzlich zu Formaldehyd werden auch etwa 1 Vol.-ppm
Methanol, Ameisensaure und Acetaldehyd bei der hochsten Temperatur detektiert. NO

und NO, laufen ab etwa 500 °C dem thermodynamischen Gleichgewicht entgegen.
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4.2 Einfluss der Methankonzentration

Abbildung 11 zeigt die erste Umsatzmessung mit 1000 Vol.-ppm Methan. Wie zu sehen
ist, konnte eine geleichm&Rige Temperaturrampe wahrend der Aufheizphase erreicht
werden. Ab etwa 50 % Methanumsatz (griine Kurve) steigt die Temperatur hinter dem
Katalysator (Tas) aufgrund der Exothermie der Reaktion langsam im Vergleich zur

Gaseintrittstemperatur (Ten) Uberproportional an.
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Abbildung 11: Umsatzmessung mit 12 Vol.-% H,O, 10 Vol.-% O,, 6 Vol.-% CO,, 1000 Vol.-ppm
CH,in N,. 1. Messung. GHSV = 30000 h™.

Wasser und Kohlenstoffdioxid wurden konstant bei 12 bzw. 6 Vol.-% gehalten (nicht in
der Abbildung). Es wurden neben den Reaktionsprodukten Wasser und
Kohlenstoffdioxid auch die Konzentration anderer moglicher Verbrennungsprodukte
durch IR-Spektroskopie Uberwacht. Zu keinem Zeitpunkt wurde eine unvollstéandige
Verbrennung festgestellt, die zu Kohlenmonoxid, Formaldehyd, Methanol oder
ahnlichem hatte fihren kdénnen. Es ergibt sich also eine Selektivitat bezuglich der

Totaloxidation von 100 % im betrachteten Temperaturbereich.

Wahrend der Abkihlphase wurde der Reaktionsverlauf ebenfalls verfolgt. In diesem Fall
konnte jedoch keine lineare Temperaturrampe erreicht werden. Weiterhin ist die
Temperaturdifferenz  zwischen Tg, und Tgas deutlich gréRer als wahrend der
Aufheizphase. Diese beiden Sachverhalte lassen sich auf die Schwierigkeit
zurtickfuhren, den Reaktor gleichmafRig und in definierter Zeitskala zu kihlen. Die
vorhandene Druckluftkihlung erzeugt besonders im Bereich zwischen 300 °C und
Raumtemperatur keinen ausreichenden Temperaturunterschied, um die Kihlrate von
3 K/min zu erreichen. Die groRere Temperaturdifferenz lasst sich durch eine nicht

gleichméaRige Verteilung der Kuhlluftversorgung Uber den Reaktor erklaren.
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Abbildung 12: Umsatzmessungen fiir 3 verschiedene Methankonzentrationen in 12 Vol.-% H,0,
10 Vol.-% 0O,, 6Vol.-% CO;, in N,. 1. Messung des jeweiligen Katalysators (Aufheiz- und
Abkuhlkurve) aufgetragen gegen T, (a,c,e) und T (b,d,f). a,b) = 1000 Vol.-ppm CH,4. ¢, d) =
2000 Vol.-ppm CHj,. e,f) = 3200 Vol.-ppm CHa.

Der Einfluss verschiedener Methankonzentrationen ist in Abbildung 12 zu erkennen. Hier
ist jeweils die 1. Messung (d.h. Aufheiz- und Abkuhlkurve) fur drei verschiedene
Konzentrationen zu sehen. Links ist der Umsatz jeweils gegen die Gaseintrittstemperatur
aufgetragen, rechts jeweils gegen das arithmetische Mittel aus Te, und T,s, Was einer
mittleren Temperatur des Katalysators entspricht Deutlich zu erkennen ist, dass
unterhalb von 325 °C keinerlei Methan umgesetzt wird. Die Form der Umsatzkurve
entspricht der fur katalytische Reaktionen typischen S-Form. Betrachtet man den Verlauf
des Umsatzes gegentber der Gaseintrittstemperatur Ten, SO Vverschiebt sich mit
steigender Methankonzentration der Umsatz hin zu geringeren Temperaturen (s.
Abbildung 13 a. Bezieht man jedoch die Gasaustrittstemperatur hinter dem Katalysator
mit ein, ergibt sich, dass die Methankonzentration keinen nennenswerten Einfluss auf
die Aktivitat des Katalysators zeigt (Abbildung 13 b).
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Abbildung 13: Umsatz der 1. Messung (12 Vol.-% H,0, 10 Vol.-% O,, 6 Vol.-% CO,in N,) mit
verschiedenen Methankonzentrationen gegen a) Tei, und b) Thiel-

Weiterhin ist eine leichte Hysterese zwischen Aufheiz- und Abkuhlkurve in Abbildung 12
b, d und f zu erkennen, bei welcher die Light-Off-Temperatur wahrend des Abkihlens
um etwa 7 K zu héheren Temperaturen verschoben ist. Weiterhin ist zwischen der ersten
und der zweiten Messung fir alle Konzentrationen zu erkennen, dass die mittlere Light-
Off-Temperatur um etwa 5 — 14 K zu hdheren Temperaturen verschoben ist (siehe
Tabelle 5).

Tabelle 5: Ubersicht (iber die Tsp-Temperaturen der Messungen zum Einfluss der
Methankonzentration.
1. Messung Konz. CH, Tein Taus Tittel
Teo 1000 Vol.-ppm 396 °C 401 °C 398 °C
Aufheizen 2000 Vol.-ppm 391 °C 403 °C 397 °C
3200 Vol.-ppm 382 °C 412 °C 397 °C
Tso 1000 Vol.-ppm 395 °C 415 °C 405 °C
Abkiihlen 2000 Vol.-ppm 390 °C 418 °C 404 °C
3200 Vol.-ppm 380 °C 429 °C 405 °C
‘ Aktivitatsverlust von erster zur zweiten Messung
2. Messung KOﬂZ CH4 Tein Taus Tmitte|
Teo 1000 Vol.-ppm 403 °C 410 °C 407
Aufheizen 2000 Vol.-ppm 401 °C 413 °C 407
3200 Vol.-ppm 396 °C 427 °C 411 °C
Tso 1000 Vol.-ppm 401 °C 419 °C 409 °C
Abkiihlen 2000 Vol.-ppm 399 °C 420 °C 409 °C
3200 Vol.-ppm 387 °C 431 °C 409 °C
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4.3 Einfluss der Raumgeschwindigkeit
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Abbildung 14: Umsatzmessung (Aufheiz- (blauer Pfeil) und Abkuhlkurve (roter Pfeil)) bei
unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten bei gleichbleibender Gaszusammensetzung
(12 Vol.-% H,0, 10 Vol.-% O,, 6 Vol.-% CO,, 3200 Vol.-ppm CH4in Ny).

Abbildung 14 zeigt anschaulich die Verdnderung der Katalysatoraktivitdt bei Erhéhung
der Raumgeschwindigkeit von 30000 auf 75000 h™ Deutlich zu erkennen ist die, wie in
4.2 beschriebene, Hysterese des Umsatzes fur Aufheiz- und Abklhlkurve. Weiterhin
zeigt sich, dass eine Erhohung der Raumgeschwindigkeit um den Faktor 2,5 eine starke
Umsatzminderung bewirkt. Die Temperaturen fir 50 % Umsatz sind fir die erhdhte
GHSV um durchschnittlich ~ 30 K zu hoheren Temperaturen verschoben. Weiterhin ist
zu erkennen, dass bei einer Raumgeschwindigkeit von 75000 h™* fiir die angefahrenen

480 °C T.in kein Vollumsatz, sondern maximal 92 % Methankonversion erreicht werden.

Betrachtet man jedoch die Menge an umgesetztem Methan bezogen auf das
Katalysatorvolumen und somit die Menge an Edelmetall, erzielt der Katalysator bei hoher
Raumgeschwindigkeit bessere Werte. Dies kann durch die turnover frequency (TOF)
beschrieben werden und kann im Falle einer kontinuierlichen Reaktionsfiihrung wie folgt

definiert werden:

Ac

TOF =
VKat

9)

Ac = Differenz der Methankonzentration vor und nach dem Katalysator

Vkat = Katalysatorvolumen
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In Abbildung 15 ist die TOF fir beide Messungen dargestellt. Das Volumen des
kleineren Katalysators wurde auf 1 festgelegt. Deutlich zu sehen ist, dass die TOF bis
ca. 400 °C fur beide Raumgeschwindigkeiten fast identisch verlaufen. Mit steigender
Temperatur stellt sich fir eine GHSV von 30000 h ein konstanter Wert von ~ 1300 ein,
was der maximalen TOF (Faktor 1/2,5 der maximalen erreichbaren
Konzentrationsdifferenz) bei diesem Katalysatorvolumen entspricht. D.h. hier wird das
komplette Methan umgesetzt. Die TOF fiir die Messung bei 75000 h™* iibersteigt ab 400
°C die der Messung bei 30000 h™ deutlich und endet bei einer TOF von etwa 3000.

30001 g GSHV?SODO‘
2500 ] GHSV 30000
2000 -
o)
= 1500
1000 - /
500 - /
0 " T g T '_-—"—T:‘-/ T T T 1
200 250 300 350 400 450 500 550
T ite [CI

Abbildung 15: Turnover frequency bei unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten.
Gaszusammensetzung 12 Vol.-% H,0, 10 Vol.-% O,, 6 Vol.-% CO,, 3200 Vol.-ppm CH,in N,
Volumen des Katalysators bei GHSV = 30000 h™ auf 1 normiert.

4.4 Einfluss CO,
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Abbildung 16: Vergleichsmessungen in Anwesenheit (rot) und Abwesenheit (schwarz) von 6
Vol.-% CO, in folgender Gaszussammensetzung: 12 Vol.-% H,O, 10 Vol.-% O,, 3200 Vol.-ppm
CH, in N,. a) GHSV = 30000 h™; b) GHSV = 75000 h™.
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Durch Messungen in Abwesenheit von CO, wurde dessen Einfluss auf das
Umsatzverhalten des Katalysators untersucht. Wie in Abbildung 16 zu sehen ist,
unterscheidet sich die Umsatzkurve in Anwesenheit und Abwesenheit von CO, nur
marginal. In Tabelle 6 sind zudem die Light-Off-Temperaturen der einzelnen
Katalysatoren aufgelistet. Gemittelt Uber alle 3 Messungen ergibt sich eine Differenz der

Light-Off-Temperatur von 3 K.

Tabelle 6: Light-Off-Temperaturen in Anwesenheit und Abwesenheit von CO,.

Light-Off-Temperatur [°C]

Katalysator In Anwesenheit von In Abwesenheit von AT.
CO, CO,
Tein Taus Tm Tein Taus Tm

GHSV = 30000 h* | Heizen | 382 410 396 383 418 401 5K
1. Messung Kihlen | 380 429 405 384 430 407 2K
GHSV = 30000 h* | Heizen | 396 427 411 395 329 412 1K
2. Messung Kihlen | 387 431 409 391 437 414 5K
GHSV = 75000 h™* | Heizen | 409 442 425 412 439 425 0K
1. Messung Kihlen | 416 457 437 421 445 433 4 K

4.5 Dauerbetrieb reines Methan

Die Umsatzmessung vor dem 100 h Betrieb ist in Abbildung 17 b (schwarz) zu sehen.
Sie entspricht im Allgemeinen der Umsatzmessung aus 4.2 fir 3200 Vol.-ppm Methan,
wobei sich die Light-Off-Temperaturen nur um 2 K unterscheiden. Die darauf folgende
Langzeitmessung ist in Abbildung 17 a zu sehen. Es wurde zwar eine
Gaseintrittstemperatur von 450°C angestrebt, die Temperaturregelung verursachte
jedoch eine leichte Schwankung zwischen 450 und 460 °C und erzeugte eine
durchschnittlich Temperatur von 455 °C Te,. ZU Beginn ergibt sich ein Methanumsatz
von 97 %, was dem Umsatz der 2. Messung mit der gleichen Methankonzentration aus
4.3 fur diese Temperatur entspricht. Wie die Abbildung zeigt, nimmt der Methanumsatz
stetig ab und féllt nach 100 h auf einen Umsatz von 68 %, was einem Aktivitatsverlust
von 30% entspricht. Damit einher geht auch eine Abnahme der mittleren
Katalysatortemperatur von anfanglich ~ 492 °C auf ~ 482 °C. Eine Umsatzmessung nach
der Alterung ergibt eine deutliche Verschiebung des Umsatzes hin zu hoheren
Temperaturen. Die mittlere Temperaturdifferenz fur die Light-Off-Temperatur liegt bei

42 K. Ebenfalls zu sehen ist der negative Einfluss der Erhohung der
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Raumgeschwindigkeit um den Faktor 2,5. Die mittlere Temperaturdifferenz fur die Light-
Off-Temperatur liegt bei 30 K
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Abbildung 17: Ergebnisse des 100 h Dauerbetriebes mit 12 Vol.-% H,0, 10 Vol.-% O,, 6 Vol.-%
CO,, 3200 Vol.-ppm CH, in N,. a) Dauerbetrieb fir 100 h bei 455 °C T, b) Umsatzmessungen
vor und nach dem Dauerbetrieb, c) Vergleich der Umsatzmessungen des gealterten Katalysators
fur unterschiedliche GHSV.

4.6 Einfluss von NO, NO, und CO

Die durchgefiihrten Umsatzmessungen unter der Zugabe von NO, NO, und CO sind
exemplarisch in Abbildung 18 zu sehen. Kohlenmonoxid wird nach Umschalten auf den
Reaktor vollstandig oxidiert (nicht gezeigt). Weiterhin wird das NO, fast vollstandig
verbraucht, wobei zu keiner Zeit Ammoniak (NH3) oder Lachgas (N.O) in den Grenzen
der Messgenauigkeit am Reaktorausgang detektiert wurde. Die Konzentration des NO
von 120 Vol.-ppm wird bis zu einer Temperatur von 400 °C kaum verandert, aul3er einer
kleinen Abnahme zwischen 200 und 300 °C, die mit einer leichten Erh6hung der NO,
Konzentration einhergeht. Im Bereich von 400 bis 450 °C steigt die NO, Konzentration
auf die anfanglichen 30 Vol.-ppm an und féllt dann langsam mit steigender Temperatur.

Zusammen mit der Anderung von NO, verandert sich in entgegengesetzter Richtung
auch die Konzentration des NO.
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Abbildung 18: Erste Umsatzmessung unter folgender Gaszusammensetzung: mit 12 Vol.-%
H,0, 10 Vol.-% O,, 3200 Vol.-ppm CH,, 500 Vol.-ppm CO, 120 Vol.-ppm NO, 30 Vol.-ppm NO; in
N,. GHSV = 30000 h™.

Ab einer Temperatur von 450 °C beginnt die Konzentration des Formaldehyds von
anfanglich 0 Vol.-ppm auf etwa 1 Vol.-ppm bei der maximalen Temperatur von 520 °C zu
steigen. Neben Formaldehyd und CO, wurden keine weiteren Verbrennungsprodukte
detektiert. Der Methanumsatz wurde nur unwesentlich beeinflusst. Auch hier zeigte sich
eine Abnahme der Aktivitdt von der ersten zur zweiten Messung, wenn auch weniger
ausgepragt als fur die Messungen ohne Stickoxide. Fur die Messung der
Langzeitaktivitdt ergibt sich ein leicht anderes Bild. Hier zeigte sich bei der vorab
durchgefihrten Umsatzmessung eine gesteigerte Aktivitat des Katalysators im Vergleich
zur Messung mit reinem Methan. Der Verlauf von NO, NO,, CO und Formaldehyd
entspricht qualitativ dem in Abbildung 18 gezeigten. Die darauffolgende 100 h
andauernde Messung bei 450 °C ist in Abbildung 19 zu sehen. Auch hier lag die
Gaseintrittstemperatur entgegen der gewinschten 450° C im Durchschnitt bei 452 °C,

was einer mittleren Katalysatortemperatur von ~ 492 °C entspricht.

Der Methanumsatz liegt zu Beginn der Reaktion bei etwa 98 % und andert sich im Laufe
der 100 h minimal um einen Prozentpunkt auf etwa 97 %. Die mittlere Temperatur
veranderte sich ebenfalls nur minimal. Die Konzentrationen von NO, NO,, CO und

Formaldehyd bleiben annahernd konstant bei ~ 118, ~22, 10 und 1 Vol.-ppm.

Eine erneute Umsatzmessung nach der Alterung zeigte nur eine leichte Veranderung der
Umsatzkurve im Vergleich zur Messung vor dem Dauerbetrieb. Es zeigt sich jedoch ein

Hystereseverhalten fur die NO- und NO,-Konzentration wahrend Aufheiz- und
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Abkuhlphase. Wéhrend des Abkihlens ist die NO Konzentration deutlich erhéht und die

NO, Konzentration niedriger als wahrend der Aufheizkurve.
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Abbildung 19: Ergebnisse der 100 h Langzeitmessung bei 452 °C mit 12 Vol.-% H,O, 10 Vol.-%
0., 32001V0I.—ppm CHy, 500 Vol.-ppm CO, 120 Vol.-ppm NO,, 30 Vol.-ppm NO in N, GHSV =
30000 h™.

Allgemein kann ein stark positiver Effekt der anorganischen Gase NO, NO, und CO auf

die Langzeitaktivitat des Katalysators festgestellt werden.
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Abbildung 20: Umsatzmessung nach 100 h Dauerbetrieb. Gaszusammensetzung: 12 Vol.-%
H,0, 10 Vol.-% O,, 3200 Vol.-ppm CH,, 500 Vol.-ppm CO, 120 Vol.-ppm NO,, 30 Vol.-ppm NO in
N, GHSV = 30000 h™.
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4.7 Einfluss der Kohlenwasserstoffe

Der Einfluss von Ethan, Ethen und Propen auf das Umsatzverhalten bzgl. Methan ist in

Abbildung 21 zu sehen.

Im Vergleich zu einer Messung

in Abwesenheit der

Kohlenwasserstoff ergibt sich nur eine leichte Verschiebung der Light-Off-Temperatur

um etwa 2 K (Abbildung 21 griin und schwarz).
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Abbildung 21: 1. Umsatzmessung in Anwesenheit von 170 Vol.-ppm Ethan, 25 Vol.-ppm Ethen
und 25 Vol.-ppm Propen. In Griin zum Vergleich die Umsatzmessung ohne Kohlenwasserstoffe.
Weitere Gaszusammensetzung: 12 Vol.-% H,0, 10 Vol.-% O,, 3200 Vol.-ppm CHy, in N,
GHSV = 30000 h™.

Gleichzeitig zeigt sich, dass Propen bereits zu Beginn der Messung unterhalb von
200 °C vollstandig uUber dem Katalysator oxidiert wird. Ethen dagegen wird erst ab
300 °C vollstandig umgesetzt und Ethan besitzt eine Light-Off-Temperatur von etwa
365 °C. Auch hier konnten keine Produkte einer unvollstandigen Verbrennung wie
beispielsweise CO detektiert werden. Die zweite Umsatzmessung zeigt wie zu erwarten
eine Verschiebung der Umsatzkurve zu héheren Temperaturen, die jedoch im Bereich

der bisher durchgefiihrten Messungen ohne Kohlenwasserstoffe liegt.

Die Dauerbetriebsmessung wurde bei 450 °C Tej, durchgefiihrt, was zu Beginn einer
mittleren Temperatur von ~ 491 °C entspricht. Im Laufe der Zeit fallt diese Temperatur
auf 472 °C. Zu Beginn liegt der Methanumsatz bei 96 %, was etwa dem Wert der
vorangegangenen Umsatzmessung bei dieser mittleren Temperatur (491 °C) entspricht
(97 %). Wie in Abbildung 22 a zu sehen, nimmt der Methanumsatz stark ab, wobei nach
etwa 50 h ein Wendepunkt auftritt.

46



150 104 b)
125 —,
= 0.8
2 . _
- 100 = - H vor Alterung
5 € 50°61 | M nach Alterung
75 < 1
a S X
@ = 04
g 50 & E
E S
0,2
25 g
¥
0 D‘O 1 1 1 T T 1 1
200 250 300 350 400 450 500 550
Zeit [h] Tmittel ['Cl

Abbildung 22: a) 100 h Dauerbetrieb mit 12 Vol.-% H,O, 10 Vol.-% O,, 3200 Vol.-ppm CH,, 175
Vol.-ppm C,Hg, 25 Vol.-ppm C,H, und 25 Vol.-ppm CsHg in N,, GHSV = 30000 h. b)
Umsatzmessungen vor und nach dem Dauerbetrieb in gleicher Gaszusammensetzung wie in a).

Im weiteren Verlauf scheint sich der Umsatz einem konstanten Wert von etwa 25-30 %
anzunahern. Der Methanumsatz am Ende der Messung liegt bei 37 %. Zu sehen ist
auch, dass sowohl Ethen als auch Propen Uber die gesamte Zeit komplett umgesetzt
werden. Bezlglich der Ethanoxidation verliert der Katalysator ebenfalls an Aktivitat. Von
den zugegebenen 175 Vol. ppm werden zu Beginn 170 Vol.-ppm und nach 100 h nur
noch 140 Vol.-ppm umgesetzt, was einem Umsatzrickgang von 21 % entspricht. Die
Vergleichsmessung nach dem Dauerbetrieb ergibt ein unerwartetes Bild im Vergleich zu
vorherigen Messungen. Wie Abbildung 22 b verdeutlicht, ist die Umsatzkurve nach der
Alterung (blau) nur leicht zu héheren Temperaturen verschoben, weist jedoch eine
ausgepragte Hysterese auf. Der Temperaturunterschied der mittleren Light-Off-
Temperaturen (Mittelwert aus Aufheiz- und Abkuhlphase) liegt nur bei 15K (Vgl.
MOC_Methan: AT = 30 K)

4.8 Einfluss von NO, NO, CO und SO,

Die Ergebnisse der experimentellen Untersuchung zum Einfluss von NO,, NO, CO und
SO, sind in Abbildung 23 grafisch zusammengefasst und unterscheiden sich sehr
deutlich von den Ergebnissen aus 4.6. Die Menge an SO, konnte aufgrund der
Nachweisgrenze des FT-IR nur ungenau eingestellt werden, dirfte aber aufgrund des
eingestellten Volumenflusses zwischen 2,5 und 3,5 Vol.-ppm liegen. Trotz der geringen
Konzentration im Gasstrom konnten Anderungen der Schwefeldioxidkonzentration
analytische festgestellt werden und geben zumindest qualitative Informationen tber den
Verlauf des SO,. Durchgefuhrte Umsatzmessungen zeigen, dass bereits geringe

Mengen SO, das Umsatzverhalten bereits beeinflussen. In Abbildung 23 a ist zu sehen,
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dass sich bereits die erste Umsatzmessung stark von der Messung unterscheidet, die
lediglich Wasser, Sauerstoff, Stickstoff, Kohlenstoffdioxid und Methan enthdlt. Die Light-
Off-Temperatur ist bei der ersten Messung um 11 K erhoht, bei der zweiten Messung
sogar um 45 K. Der Verlauf der Stickoxide ist fur beide Messungen &hnlich und verhéalt
sich qualitativ wie in 4.6. Kohlenmonoxid wird in der ersten Messung noch vollstandig
umgesetzt, wobei wahrend der Abkuhlphase bereits ein Umsatzriickgang zu erkennen
ist. In der zweiten Messung findet nur noch oberhalb von 240 °C eine vollstandige
Oxidation von CO statt. Wahrend des 100 h Dauerbetriebes zeigt sich, dass die Aktivitat
des Katalysators innerhalb der ersten 5 h stark abnimmt (Abbildung 23 b). Danach ist die
Abnahme des Methanumsatzes deutlich langsamer, findet aber bis zum Ende der
Messung statt.
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Abbildung 23: Experimentelle Ergebnisse zu Versuchen in folgender Gaszusammensetzung: 12
Vol.-% H,0, 10 Vol.-% O,, 3200 Vol.-ppm CHy, 500 Vol.-ppm CO, 120 Vol.-ppm NO,, 30 Vol.-
ppm NO, 2,5 Vol.-ppm SO, in N,, GHSV = 30000 h™. a) Umsatzmessung Durchgang 1 und 2 plus
Umsatzmessung aus 4.2 bei gleicher Methankonzentration zum Vergleich. b) 100 h Dauerbetrieb.
¢) Umsatzmessungen vor und nach dem Dauerbetrieb. d) Schwefelkonzentration wéhrend den
Umsatzmessungen vor und nach dem Dauerbetrieb.

Deutlich zu sehen ist auch, dass der Katalysator zu Beginn nur einen Umsatz von 57 %
liefert. Uber die Dauer der 100 h fallt dieser Umsatz auf etwa 9 %. Es wurde eine

Gaseintrittstemperatur Tej, von durchschnittlich 454 °C erzielt, was zu Beginn der
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Reaktion einer mittleren Temperatur von etwa 475 °C entspricht. Diese mittlere
Temperatur fallt entsprechend dem Verlauf des Methanumsatzes relativ schnell und liegt
am Ende des Versuches bei ~ 460 °C. In Abbildung 23 b ist ebenfalls zu sehen, dass
die Konzentration des SO, ein gegenlaufiges Verhalten zum Methanumsatz zeigt.
Wahrend zu Beginn kein SO, detektiert werden kann, steigt die SO,-Konzentration rasch
auf einen konstanten Endwert an und eine Art Sattigung des Katalysators mit SO, stellt

sich ein.

Der Vergleich der beiden Umsatzmessungen vor und nach der Alterung ist in Abbildung
23 ¢ zu sehen. Wie erwartet ist der Umsatz nach dem Dauerbetrieb zu deutlich héheren
Temperaturen verschoben, wobei nicht einmal 50 % Umsatz bei den angefahrenen
480 °C Tein erreicht werden. Weiterhin ist ein verandertes Verhalten der Stickoxide zu
erkennen. Bei der 1. Umsatzmessung ist deren Verlauf noch wie in O beschrieben.
Waéhrend der 2. Messung jedoch wird das NO, vollstandig verbraucht und das NO
verandert Uber den gesamten Temperaturbereich die eingestellten 120 Vol.-ppm nicht.
Interessant ist auch der Verlauf der Schwefelkonzentration wahrend der beiden
Messungen. Ab 400 °C wird eine starke Abnahme der Schwefeldioxidkonzentration in
der ersten Messung verzeichnet, was auf eine Reaktion des SO, (Oxidation oder
Absorption) hindeutet. Nach der Alterung, in der 2. Umsatzmessung findet ab 400 °C
jedoch eine enorme Steigerung der SO,-Konzentration weit Uber die urspringlich
dosierten Konzentrationen hinaus statt und kénnte auf die Freisetzung von SO, aus

Sulfaten hindeuten.

4.9 Reaktivierung
Die Reversibilitdt der Alterungserscheinungen ist in Abbildung 24 verdeutlicht. Es zeigt
sich, dass die Entfernung von Methan aus dem Gasstrom zu einer Reaktivierung des

Katalysators fiihrt.

Waéhrend nach 25 h unter Reaktionsbedingungen der Umsatz auf 80 % fallt, steigt dieser
nach 12 stundiger Abwesenheit von Methan auf einen Wert von etwa 90 %. In den
folgenden 10 h unter Reaktionsbedingungen fallt der Umsatz erneut und erreicht einen
Wert von 74 %. Durch die Zugabe von NO und NO,, die wahrend der verbleibenden 14 h
eine konstante Konzentration von ~120 bzw. 30 Vol.-ppm beibehalten, konnte die
Aktivitat des Katalysators gesteigert werden und ein Umsatz von 88 % erreicht werden.
Zusatzlich zu sehen ist, dass die anfangliche Abnahme des Umsatzes sich mit der aus

4.7 vergleichen lasst (hellblau und schwarz), obwohl dort zusatzliche Kohlenwasserstoffe
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im Gasstrom enthalten sind. Die Umsatzkurve fiir die Messung in Methan, allerdings in

Anwesenheit von 6 Vol.-% CO,, hingegen fallt wesentlich langsamer (dunkelblau).
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Abbildung 24: Umsatzkurve wéhrend der Reaktivierungsmessung und Vergleichskurven aus 4.5
und 4.7.

4.10 Ny-Physisorption
Die Ergebnisse der BET-Messung sind in Tabelle 7 zusammengefasst. Zusétzlich zeigt

Abbildung 25 exemplarisch die Adsorptions-/Desorptionsisotherme einer Messung, die
reprasentativ fur alle Messungen steht.

300

V,/cm3(STP)&!

p/Py
Abbildung 25: Adsorptions-/Desorptionsisotherme des konditionierten Washcoats.
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Der Verlauf der Isotherme entspricht dem TYP IV nach IUPAC, welcher typisch flr
mesopordse Stoffe wie y-Al,Oz ist. Weiterhin zeigt sich eine Hysteresekurve nach dem
Typ H1 (IUPAC), welche bei Materialien auftritt, die eine gleichmafige Verteilung
gleichartiger Poren aufweisen [55].

Tabelle 7: Ergebnisse (spez. Oberflache, Porenvolumen, mittlerer Mesoporendurchmesser) der
N,-Physisorptionsmessungen.

Katalysator Sger [M?/g] Vpore [cM3/g] dpore [NM]
Washcoatpulver 145 0,47 13
Washocoat Monolith 120 0,38 13
Washcoat Monolith konditioniert 125 0,40 13
Washcoat MOC_Methan 140 0,39 12
Washcoat MOC_anorg 130 0,44 13
Washcoat MOC_KW 130 0,42 13
Washcoat MOC_anorg+S 140 0,47 13

Es zeigen sich nur minimale Veranderungen nach den unterschiedlichen
Alterungsatmosphéaren. Selbst der schwefelbehandelte Katalysator zeigt keinen
nennenswerten Unterschied zu den anderen Proben. Besonders aufgrund der Tatsache,
dass das Washcoatmaterial mechanisch vom Wabenkoérper getrennt wurde und dadurch
auch kleine Mengen an Cordierit (vgl. 4.12) in der Probe enthalten sein kénnen, sind die

Ergebnisse mit einer gewissen experimentellen Fehlerwahrscheinlichkeit behaftet.

4.11 CO-Chemisorption

Die Ergebnisse der Chemisorptionsmessungen sind in Tabelle 8 zusammengefasst.

Tabelle 8: Ergebnisse der CO-Chemisorptionsmessungen.

Dispersion Dispersion Dispersion dpartikel
Katalysator .
Messung 1 Messung 2 Durchschnitt [nm]
Monolith konditioniert 8,3% 7,6 % 7,9 % 14,1
MOC_Methan 7.4 % 7,8 % 7,6 % 14,7
MOC_anorg 6,4 % 6,5 % 6,5 % 17,1
MOC_KW 6,1 % 5,9 % 6,0 % 18,6
MOC_anorg+S 1,0% 1,0% 1,0 % (111,4)
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Besonders auffallend ist die grol3e Dispersionsabnahme fur den schwefelbehandelten
Katalysator. Hier sinkt die berechnete Dispersion um 80 % auf nur noch 1 %. In diesem
Fall kann davon ausgegangen werden, dass durch die Chemisorption nicht die
Edelmetalldispersion im Sinne einer Partikelverteilung bestimmt wird, sondern die nicht
blockierten Edelmetalle bestimmt werden. Deshalb sagt auch der berechnete
Partikeldurchmesser nichts Uber die Grol3e der Edelmetallpartikel aus. Die
Veranderungen wahrend anderer Alterungsvorgénge sind dagegen nur unwesentlich.
Waéhrend fur den MOC_Methan die Dispersion weitestgehend gleich bleibt, nimmt sie fur
den MOC_anorg und MOC_KW um 1,4 bzw. 1,9 Prozentpunkte ab.

4.12 Einblick mittels XRD

] pto PO Pto
] ALO,  pgo PdO ALO, pyo
] Cordierit .’- i

7 1 }\.,fw
wWw\,

| e MOC_KW '
- bjA = MOC_anorg
.*MM M washcoat Monollith

{

Intensitat [a.u.]

1 /! washcoatpulver

Abbildung 26: Roéntgendiffraktogramme von vier verschiedenen Proben.

Die Rontgendiffraktogramme des Washcoatpulvers, des konditionierten Monoliths und
von zwei gealterten Proben sind in Abbildung 26 zu sehen. Es zeigt sich, dass die
Entfernung des Washcoats vom Tragermaterial nicht selektiv durchgefuhrt werden
konnte. Fur alle drei Proben, die von Wabenkorpern entfernt wurden, zeigen sich
Reflexe fir das keramische Tragermaterial Cordierit (Mg/Al-Silikat). Zusatzlich werden
wie erwartet starke Reflexe fur Al,O3; gefunden. Reflexe bei 2 6 = 71,5 °; 61 °; 55 °; und
34 ° kénnen von PdO oder PtO stammen. Aufgrund der geringen Pt-Beladung dirften
hier nur Reflexe des PdO bzw. von Pd-Pt-Mischkristallen zu sehen sein. Trotz der
teilweisen Uberlagerung durch Al,O; konnte durch Reduzieren des Katalysators

festgestellt werden (nicht gezeigt), dass diese Reflexe PdO zuzuteilen sind.
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Zwischen den einzelnen Proben jedoch sind keine nennenswerten Unterschiede der

Diffraktogramme festzustellen.

4.13 Struktur basierend auf RTEM
Die Ergebnisse der Elektronenmikroskopie fir das unbehandelte Washcoatpulver und

den Washcoat, der vom MOC_Methan entfernt wurde, werden im Folgenden dargestellt:
Washcoatpulver:

Die Analyse der STEM Bilder zeigt, dass der Grof3teil der Partikel gleichmé&Rig verteilt ist
und einen Durchmesser < 5 nm aufweist (siehe Abbildung 27). Eine Elementaranalyse
von 75 dieser Nanopartikel (angedeutet in griin in Abbildung 27) ergibt, dass sich sowohl
reine Palladiumpartikel als auch legierte Partikel aus Palladium und Platin auf dem
Trager verteilt finden. Die mittlere Zusammensetzung der kleinen Nanopartikel liegt bei
Pdgs.sPts.,, wobei die Zusammensetzung zwischen Pdgg.sPti1., und PdigoPto schwankt.
Wird tGber mehrere grol3e Bereiche eine Elementaranalyse durchgefihrt, erhélt man

einen guten Eindruck der mittleren Elementverteilung. Diese liegt bei Pdg4:2Pts.> und liegt

in der GrolRenordnung der theoretischen Verteilung von ~ PdgoPtyo.

Abbildung 27: HAADF-RTEM Aufnahmen des Washcoatpulvers.

Neben fein verteilten kleinen Partikeln befinden sich auch einige groRRere Partikel mit

einem Durchmesser bis etwa 10 nm und einige wenige bis zu 60 nm (siehe Abbildung 27
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rot) auf dem Trager. Eine Elementaranalyse dieser grol3en Partikel zeigt, dass es sich
um gleichmé&Bige Legierungen aus Pt und Pd handelt (Abbildung 28). Mit steigender
PartikelgroRe steigt deren Platingehalt. So liegt die chemische Zusammensetzung fur
~ 10 nm groRRe Partikel bei Pd;g:4Pty1:4 Und flr ~ 60 Nnm grofRe bei Pdss.3Ptes:s. Neben
diesen wenigen grof3en, gleichmalig legierten Partikeln befinden sich auch sehr
unregelmafige grofRe Partikel (~ 50 nm) in der Probe. Die gewonnen Daten bestétigen
die durch Rontgendiffraktometrie erhaltenen Ergebnisse. Fur die gewonnen Edelmetall-
Reflexe sind groRe Partikel > 5 nm notwendig, um die Rodntgenbeugung an den
Gitterebenen zu erméglichen.
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Abbildung 28: EDX-Scan eines ca. 50 nm grol3en Partikels und dessen homogene
Elementzusammensetzung entlang der gezeigten Linie.

Probe nach Dauerbetrieb in reinem Methan:

Auch der gealterte Katalysator weist viele kleine, fein verteilte Partikel mit Durchmessern
< 5nm auf. Die EDX-Analyse von 40 dieser kleinen Partikel ergibt unterschiedlich
legierte Partikel mit Elementzusammensetzungen von PdipoPty bis Pdgs:sPtis:4 UNd einer
mittleren Zusammensetzung von Pdgs:sPtyis. Dies stimmt auch sehr gut mit der
gemittelten Gesamtzusammensetzung von Pdg,.,Pts.3 Uberein, die durch Analyse einiger
groBer Bereich erhalten wird. Auch Partikel mit einem Durchmesser von etwa 10 bis
20 nm, die eine homogene Legierung aus Pd und Pt mit einem Verhéaltnis von
Pdgo:4Pt20:4 bis Pdse.3Ptsssz bilden, befinden sich verteilt auf dem Al,Os-Trager. Fur einige
wenige Partikel im GrofRenbereich von 15 bis 30 nm zeigt sich jedoch eine andere
Situation. Wie in Abbildung 29 zu sehen ist, bestehen diese Partikel nicht mehr aus einer
homogenen Legierung, sondern bilden Kern-Hulle-Partikel. Die Partikel besitzen eine
etwa 3 nm grol3e, Pd-reichere Hille und einen Pt-reicheren Kern. Dabei gibt es sowohl

Partikel mit Gberwiegend Pt oder Pd in der Gesamtzusammensetzung. Die Hulle enthalt
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jedoch immer einen héheren Pd-Gehalt als der Kern. Weiterhin konnten im Vergleich zu

dem vorher beschriebenen Washcoatpulver keine Partikel > 30 nm entdeckt werden.

80 4

EDX

60 +

404

Concentration (at. %)

20 4

10 20 30
% (nm)

Zusammensetzung gesamt:
Pd."}&i Spt&-'li&

~ 3 nm Hille
Pds;.4Ptysss

~ 22 nm Kern
Pds.;Ptgs.s

Abbildung 29: Links: HAADF-TEM-Aufnahme eines Edelmetallpartikels auf der gealterten Probe.
Rechts: Elementverteilung entlang der Rasterrichtung (oben) und die daraus abgeleiteten Kern-
Hiille-Struktur des Partikels auf MOC_Methan (unten).

4.14 Beobachtungen mittels XAS

Rontgenabsorptionsmessungen an der Pd-K-Kante zeigen, dass das Palladium im
frischen Katalysator in oxidierter Form vorliegt. Die Analyse der EXAFS-Daten ergibt,
dass die Umgebung des Palladiums, der einer PdO-Referenz entspricht. Der Einfluss
von Nachbarn in weiteren Koordinationsschalen jedoch ist deutlich weniger ausgepragt,
als fur ein bulk-Material, was auf kleine Partikel schliel3en lasst. In Abbildung 30 a ist die
Absorptionskante des Palladiums bei Raumtemperatur und bei ~ 770°C, am hdchsten
Punkt der Temperaturrampe, unter Reaktionsbedingungen zu sehen. Es zeigt sich eine
leichte Anderung des XANES-Spektrums, was mit der Reduktion von PdO zu Pd° erklart
werden kann. Eine Linearkombination der XANES-Spektren wéahrend der
Umsatzmessung, d.h. wahrend verschiedener Temperaturen, ermoglicht die
Abschéatzung des Pd/PdO Verhaltnisses. Das Ergebnis ist in Abbildung 30 b gezeigt und
durch die online Uberwachung des Methankonzentrationsverlaufes (Produktion von CO,)
durch ein Massenspektrometer erganzt. Aufgrund der Tatsache, dass das
Massenspektrometer nicht Kkalibriert ist, werden nur relative Anderungen der

Konzentrationen bestimmt. Gezeigt ist auch der ,Gutegrad* der Ubereinstimmung
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zwischen den Messdaten und der Linearkombination (Fehlerbalken der einzelnen

Punkte), der mit steigender Temperatur abnimmt.

Es zeigt sich, dass wahrend der Reaktion nur wenig reduziertes Palladium vorliegt, bzw.
eine schnelle Reoxidation stattfinden muss. Mit steigender Temperatur verschiebt sich
das Verhéltnis von PdO/Pd zu etwa 80/20.
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Abbildung 30: a) Normalisiertes XANES Spektrum des Washcoatpulvers wéahrend der
Methanoxidation bei RT und 770°C unter folgender Gasatmosphére: 4000 Vol.-ppm CH,4 10 Vol.-
% O,, ~ 2 Vol.-% H,O in He. b) Ergebnisse der Linearkombination wahrend der Aufheizphase
(schwarz und rot) und Verlauf der CO,-Zunahme (=Methanumsatz).

Aus den XANES Spektren der Messung an der Pt-L;-Kante, die am ANKA
aufgenommen wurden, ergibt sich, dass Pt zu Beginn bei Raumtemperatur sowohl in
oxidierter als auch in reduzierter Form vorliegt. Durch eine Linearkombination aus Pt und
PtO, lassen sich die tatséchlichen XANES-Spektren wahrend des Temperaturanstieges
unter Reaktionsbedingungen annahern. Ab einer Temperatur von etwa 750 °C
verschiebt sich das Verhdltnis in Richtung der reduzierten Pt-Spezies (Abbildung 31 a).
Aus den EXAFS-Daten geht jedoch eine deutlich starker ausgepragte Sauerstoff-Platin-
Bindung hervor, als es aus den XANES-Daten bei Raumtemperatur zu erwarten ist
(Abbildung 31 b). Weiterhin ist bei hohen Temperaturen kein Signal fur eine Pt-Pt-
Bindung in den EXAFS-Daten zu erkennen, jedoch fir eine Pt-O-Bindung. Die
Bindungslange scheint jedoch gréRer zu sein, als die bei Raumtemperatur ermittelte.

Fur die 3 untersuchten Proben Washcoatpulver, Washcoat konditioniert und
MOC_Methan wurden 2 unterschiedliche ex-situ Messungen durchgefiihrt. Zum einen
wurden diese in ihrem Originalzustand und einmal nach Reduktion in Wasserstoff
charakterisiert. Die Analyse der EXAFS-Daten ergibt im Originalzustand fur alle 3
Proben eine oxidierte Pd-Spezies mit Koordinationszustanden analog zu PdO. Auch hier

ist die Anzahl der Nachbaratome stark reduziert, woraus auf kleine Partikel geschlossen
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werden kann. Der konditionierte und gealterte Katalysator zeigt jedoch eine leicht

erhdhte Anzahl an Nachbarn im Vergleich zum unbehandelten Washcoatpulver.
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Abbildung 31: a) Linearkombination der XANES-Spektren des Washcoatpulvers wahrend der
Methanoxidation von Raumtemperatur bis ~ 840 °C unter folgender Gasatmosphare: 4000 Vol.-
ppm CH4; 10 Vol.-% O,, ~ 2 Vol.-% H,O in He. b) Fouriertransformiertes und k2-gewichtetes
Spektrum des Washcoatpulvers bei Raumtemperatur und Hochsttemperatur, sowie
Vergleichsspektren von Pt und PtO..

Dies ist ein Zeichen fiir eventuelle Sinterungserscheinungen und eine Erhéhung der
PartikelgroRe. Zur Anpassung der Daten der reduzierten Proben wurde auf 2
unterschiedliche Modelle zuriickgegriffen. Zum einen eine Anpassung, die nur auf Pd-
Atomen als Rickstreuverursachern beruht (Modell 1) und zum anderen auch die
Einbeziehung von Pt-Nachbarn (Modell 2). Die Einbeziehung von Pt, d.h. die Annahme
einer Legierung durch das Modell 2 liefert gute Ubereinstimmungen der Anpassung mit
den gewonnenen EXAFS-Daten. Die so gewonnenen Daten und sich daraus
ergebenden Verhaltnisse von Pd zu Pt sind in Tabelle 9 zusammengefasst. Die
Ergebnisse aus dem Modell 2 decken sich mit den Ergebnissen aus Kapitel 4.13 und

durften deshalb die tatsachlichen Begebenheiten besser widerspiegeln als das Model 1.
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Tabelle 9: Ergebnis der EXAFS-Daten-Auswertung fiir die reduzierten Proben MOC_Methan,
Washcoatpulver und Washcoat konditioniert. Zwei unterschiedliche Modelle zur Anpassung der
Messdaten wurden angewandt.

Anzahl
Probe Schale Element Abstand [A]
Nachbarn
Modell 1 1. Pd 10,2+0,6 2,75+0,01
MOC_Methan

1. Pt 1,8+0,7 2,73+£0,02

(gealtert) Modell 2
2. Pd 8,7+0,6 2,74 +0,01
Modell 1 1. Pd 8,6 +0,7 2,73+0,01

Washcoatpulver

1. Pt 1,1+0,8 2,73+0,04

unbehandelt Modell 2
2. Pd 7,7+0,8 2,75+0,01
Washcoat 1. Pt 1,7+0,7 2,73+£0,01

o Modell 2
konditioniert 2. Pd 85+0,6 2,74 £ 0,02
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5 Diskussion

5.1 Hysterese

Fur die angesprochene Hysterese des Methanumsatzes wahrend Aufheiz- und
Abkuhlkurve kommen zwei Grinde in Betracht. Zum einen kann, wie bereits erwéhnt, die
Abkuhlkurve nicht so gleichméaRig erfolgen wie gewlinscht. Dies fuhrt zu einer leichten
Verschiebung des realen Temperaturverlaufs und zu einer groReren Differenz zwischen
Tein Und Tous Wodurch auch die gemittelte Katalysatortemperatur etwas beeinflusst sein
durfte. Weiterhin besteht die Mdglichkeit, dass der Katalysator im Temperaturbereich der
angefahrenen 480 °C T, bereits Alterungserscheinungen unter Reaktionsbedingungen
zeigt, und deshalb bereits wahrend der Abkihlphase verminderte Aktivitdt aufweist.
Dafur spricht auch die Tatsache, dass wéhrend der zweiten Messung eine deutlich
geringere Aktivitat zu verzeichnen ist und hier die Hysterese schwacher bis gar nicht
auftritt. Es kann also davon ausgegangen werden, dass der Katalysator wahrend seines
Erstbetriebes einen Verlust an katalytischer Aktivitat erfahrt, obwohl dieser bei 500 °C in
feuchter Luft konditioniert wurde. Abbasi et al. [66] konnten unter &hnlicher
Gaszusammensetzung an einem Pt-Pd-Katalysator diesen Hystereseeffekt zwischen
Aufheiz und Abkulhlphase ebenfalls zeigen. Allerdings wurde hier eine Temperatur von
650 °C (~ 150°C mehr als in dieser Arbeit) erreicht, was den Alterungsprozess

beschleunigen dirfte.

Fur die in dieser Arbeit gemachten Beobachtungen dirften beide Erklarungen einen

Anteil an den tatsachlichen Vorgangen besitzen.

5.2 Einfluss Methankonzentration

Es konnte experimentell gezeigt werden, dass die Methankonzentration unter den
gewahlten Bedingungen keinen Einfluss auf die Aktivitdt des Katalysators zeigt. Geht
man davon aus, dass Transportprozesse bei diesen Temperaturen vernachlassigbar
sind und die Reaktion ausschliellich durch die Kinetik kontrolliert ist, entsprache dies
einer Reaktion erster Ordnung bezuglich der Methankonzentration. Mit steigender
Methankonzentration nimmt also die Reaktionsgeschwindigkeit linear zu:
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dc
v =" f(ch) (10)

V= Reaktionsgeschwindigkeit
Coy, = Methankonzentration

4
t= Zeit

Diese Ergebnisse decken sich mit Werten aus der Literatur [66-68]. Abbasi et al. [66]
konnten identisches Verhalten an einem Pt/Pd-Al,O;-Katalysator feststellen, hier lag
jedoch der Platingehalt bei 80 %. Gleichzeitig konnte gezeigt werden, dass die
Methankonzentration einen Einfluss auf die Aktivitat besitzt, wenn kein externes Wasser
im Reaktionsgemisch enthalten ist. Dies wurde auf den inhibierenden Effekt des
wahrend der Reaktion entstehenden Wassers zurlckgefiihrt, welches mit steigender
Methankonzentration ebenfalls steigt. Groppi et al. [69] untersuchten einen PdO/Al,O3-
Katalysator und kamen ebenfalls zu dem Entschluss, dass eine Reaktionsordnung von 1
bzgl. der Methankonzentration vorliegt. Obwohl sie Umsatzminderungen mit steigender
Methankonzentration (trockener feed) feststellen konnten, wurde dieser Effekt ebenfalls
auf das entstehende Wasser zuriickgefiihrt. Gleichzeitig wurde festgestellt, dass die
externe Wasserkonzentration einen Einfluss auf die Aktivitat einnimmt und zwar selbst

bei Temperaturen von 400 bis 600 °C.

Sicherlich ist bei den durchgefuhrten Experimenten die Reaktionsgeschwindigkeit nicht
nur von der Kinetik kontrolliert. Die Porositat des y-Al,Os-Tragermaterials fiihrt dazu,
dass Diffusionsprozesse (Knudsen-Diffusion, Fick’sche Diffusion) einen Anteil an der
globalen Reaktionsgeschwindigkeit besitzen. Hinzu kommt der &uRere Stofftransport von
der Gasphase zur Katalysatoroberflache. Im Allgemeinen wird eine Reaktion aber erst
bei hohen Temperaturen maf3geblich von Stofftransportprozessen beeinflusst. In erster
Naherung kann diese Vereinfachung gemacht werden und beschreibt die gemachten

Beobachtungen gut.

5.3 Einfluss Raumgeschwindigkeit

Die gewonnen Ergebnisse zeigen, dass mit steigender Raumgeschwindigkeit im
Temperaturbereich des Anspringens der katalytischen Oxidation der Umsatz erniedrigt
wird. Erhéht man die Raumgeschwindigkeit, verkirzt sich gleichzeitig die

hydrodynamische Verweilzeit t (vgl. Gleichung 2). Es steht weniger Zeit fur die Reaktion
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selbst und den Stofftransport innerhalb der Katalysatorporen zur Verfigung und der
Umsatz nimmt ab. Um einen Vollumsatz zu erreichen muss bei erhohter

Raumgeschwindigkeit auch die Temperatur deutlich erhdht werden.

Betrachtet man jedoch die umgesetzte Menge Methan pro Edelmetallatom, d.h. pro
Katalysatorvolumen, zeigt sich, dass eine erhohte Raumgeschwindigkeit die turnover
frequency im besagten Temperaturbereich wenig beeinflusst. D.h. es wird pro Edelmetall
ahnlich viel Methan oxidiert wie bei einer niedrigen Raumgeschwindigkeit. Der
prozentuelle Anteil des Methans am Gesamtstrom ist jedoch geringer. Steigert man die
Temperatur, Ubertrifft die turnover frequency des kleinen Katalysators, die des grof3en
um ein Vielfaches (bei gleichem Volumenstrom). In diesem Temperaturbereich spielt die
Methankonzentration eine groRe Rolle. Wie in 5.2 bereits gezeigt, steigt die
Reaktionsgeschwindigkeit ~mit  steigender = Methankonzentration. In  diesem
Temperaturbereich ist die Methankonzentration Uber dem Katalysator bei hoher
Raumgeschwindigkeit groBer und somit kann pro Edelmetallzentrum mehr Methan

umgesetzt werden.

Hier kdnnen also zwei Falle unterschieden werden. Zum einen ein moglichst hoher
Umsatz bei niedrigen Temperaturen und zum anderen eine moglichst hoher Umsatz bei
moglichst geringem Katalysatoreinsatz. Diese beiden Optionen werden je nach
Anwendungsgebiet und Reaktionsbedingungen gegeneinander abgewogen. Sind die
Temperaturen hoch genug, dass die Reaktion nicht mehr durch die Kinetik kontrolliert
wird oder spielt weniger ein hoher Umsatz, als vielmehr die reine Produktmenge die
groRte Rolle, ist eine hohe Raumgeschwindigkeit wirtschaftlicher. Missen mdglichst
vollstandige Umsétze bei geringer Temperatur erzielt werden muss eine niedrige
Raumgeschwindigkeit realisiert werden. In der Abgasnachbehandlung sind beide Félle
von wichtiger Bedeutung. Der Einsatz von Edelmetallen ist sehr kostspielig und sollte so
gering wie mdoglich ausfallen. Andererseits sind die Abgastemperaturen moderner
Gasmotoren so gering (~ 400 °C), dass die Grenzwerte nur mit ausreichenden Mengen
an Edelmetall eingehalten werden kdénnen. Es muss also ein Kompromiss dieser beiden
Faktoren gefunden werden, um den Anforderungen effizienter Gasmotoren bei niedriger

Temperatur gerecht zu werden und dennoch ressourcenschonend zu handeln.

5.4 Einfluss CO;
Die festgestellten minimalen Differenzen in der Aktivitait zwischen den

Gaszusammensetzungen mit und ohne CO, kénnen auf unterschiedlichen Griinden
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beruhen. Zum einen besteht die Moglichkeit, dass die einzelnen Bohrkerne nicht zu 100
% gleichmaliige identische Beladungen bzw. Abmessungen besitzen und so ein kleiner
Unterschied zwischen den einzelnen Messungen nicht ausgeschlossen werden kann.
Weiterhin ist es denkbar, dass durch das Ersetzen von CO, durch N, im Gasstrom, die
Warmekapazitat leicht verringert wird, und sich so die Gasaustrittstemperatur etwas
erhoht. Aufgrund der geringen Unterschiede in den Umsatzkurven kann jedoch davon
ausgegangen werden, dass CO, die Reaktion nicht negativ beeinflusst. Dieses Verhalten
stimmt mit dem Inertgascharakter des Kohlenstoffdioxids Uberein. Fujimoto et al. [68]
konnten &hnliche Beobachtungen an einem Pd/ZrO,-Katalysator machen. Es wurde
erklart, dass CO, die Reaktion erst beeinflusst, wenn die Konzentration deutlich Uber
der, des Wassers liegt, was jedoch unter Realabgasbedingungen nicht vorkommt.
Ahlstrom-Silversand et al. [70] konnten auch ohne Wasser im Gasgemisch tber einem
Pd/Al,Os-SiO,-Katalysator keinen Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit feststellen
wenn 10 — 20 % CO, im Temperaturbereich von 300 bis 425 °C anwesend waren.
Dementgegen stehen Beobachtungen von Burch et al [71]. Sie konnten an einem
Pd/Al,Os-Katalysator zeigen, dass unter trockenen Bedingungen bis 400 °C,
Kohlenstoffdioxid die Reaktion negativ beeinflusst. In Anwesenheit von Wasserdampf
zeigte sich jedoch wie bei Fujimoto et al. und den hier prasentierten Ergebnissen, dass
das CO, keinen negativen Effekt aufweist. Dies kbnnte dadurch erklért werden, dass ein
negativer Effekt des CO, durch adsorptive Blockierung aktiver PdO-Zentren, von dem

deutlich starker inhibierenden Effekt des Wassers liberdeckt wird.

Die gewonnen Messdaten werfen jedoch die Frage auf, ob das CO, die Langzeitaktivitat
bzw. die Alterung des Pd-Pt/Al,Oz-Katalysators unter den gewahlten mageren
Bedingungen beeinflusst. Wie gezeigt, ergibt sich ein Unterschied in der
Aktivitdtsabnahme in An- und Abwesenheit von 6 Vol.-% CO, unter sonst gleichen
Bedingungen. Fur Messungen ohne CO, zeigt sich eine schnellere Abnahme des
Methanumsatzes (siehe Abbildung 24), was einem positiven Effekt des CO, entsprache.
In der Literatur wurde unter &hnlichen Bedingungen nur ein minimal negativer Effekt von
0,8 Vol.-% CO, in einem Versuch Uber 50 h bei 450°C beobachtet. Hier wurde jedoch ein
reiner Pd-Katalysator verwendet und kein externes Wasser zugegeben [72]. Ein positiver
Effekt von CO, wurde nach intensiver Recherche bisher nicht beobachtet und sollte

deshalb in Zukunft durch Wiederholungsmessungen tberpruft werden.
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5.5 Alterung

Es konnte gezeigt werden, dass unter fast allen betrachteten Gasatmosphéren, eine
starke Abnahme der Methankonversion festgestellt wird. Eine Ausnahme ergibt sich in
Anwesenheit von CO, NO und NO,, Betrachtet man die Alterungsprozesse miissen zwei
unterschiedliche Szenarien separat betrachtet werden. Ist Schwefel in der
Gaszusammensetzung anwesend, wird die Aktivitdt malfigeblich durch diese
Schwefelkomponente dominiert. Aber auch in Abwesenheit von SO, verliert der
Katalysator im Laufe der Zeit an Aktivitat, was sich mit Ergebnissen aus der Literatur
deckt [45, 53, 73].

Methan und Kohlenwasserstoffe:

Selbst Reaktionsbedingungen die nur Methan, Wasser und CO, enthalten fuhren zu
einer Abnahme der Aktivitt. Der Vergleich der spezifischen Oberflache des frischen und
gealterten Katalysator (MOC_Methan) zeigt keine malf3geblichen strukturellen
Veranderungen. Dieser Sachverhalt ist konsistent mit Ergebnissen von Hurtado et al.
[72] und ist der Stabilitat des y-Al, Oz im betrachteten Temperaturbereich bis max. 600 °C
geschuldet, der fur eine Phasenumwandlung zu gering ist. Auch der Oxidationszustand
des Palladiums veréndert sich nicht oder nur sehr unwesentlich, was durch XAS-
Ergebnisse und XRD-Ergebnisse bestatigt wird. Die Alterungstemperatur von etwa
480 °C liegt auch deutlich unterhalb der Temperatur einer ausgepragten
Phasenumwandlung von PdO zu Pd, wie die in-situ-XAS-Messungen zeigen. Es muss
also ein anderes Phanomen fir die starke Alterung verantwortlich sein. Betrachtet man
den Unterschied, der durch Chemisorption ermittelten Edelmetalldispersion, ergibt sich
eine minimale Abnahme der Dispersion und gleichzeitig nach Gleichung (6) eine erhdhte
PartikelgroRBe. Diese Unterschiede sind aber nur marginal und innerhalb der
Messgenauigkeit. Zudem muss in Betracht gezogen werden, dass die
EdelmetallpartikelgroRe wahrend der Vorbehandlung beeinflusst werden kénnte. Es ist
durchaus moglich, dass bei 400°C bei der reduktiven Behandlung mit Wasserstoff eine
Veranderung der PartikelgroRe hervorgerufen wird und somit die Ergebnisse der
Chemisorptionsmessung verfalschen. TEM-Messungen unterstitzen jedoch die
Ergebnisse und zeigen, dass auch nach der Alterung der Grolf3teil der Partikel < 5 nm ist
und sich fein verteilt auf dem Tréager befindet. Um die berechneten PartikelgréRen zu
Uberprufen und somit den Erfolg der Chemisorptionsmessung zu bestatigen muss in
Zukunft eine genaue PartikelgréRenverteilung aus den Aufnahmen der
Elektronenmikroskopie bestimmt werden. Es scheint jedoch, als wéaren die aus der

Dispersion berechneten Partikeldurchmesser tendenziell zu hoch. Grund dafir kdnnte
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zum einen sein, dass die Stochiometrie von Pd zu CO eher im Bereich 2:1 liegt als bei
den angenommenen 1:1. Weiterhin beruht die Formel zur Berechnung auf

vereinfachenden Annahmen besonders bzgl. der Partikelgeometrie.

Die Tatsache, dass keine merkliche Dispersionsabnahme festgestellt werden kann,
deckt sich mit Ergebnissen von Narui et al. [51], welche eine erhdhte
Sinterungsbestandigkeit fur Pd-Pt/Al,Os-Systeme beobachtet haben und diese auf die

Anwesenheit von Pt zurlckfihren.

Einzige nennenswerte Unterschiede, die zwischen dem frischen und dem in reinem
Methan gealterten Katalysator festgestellt werden konnten, sind Veranderungen der
Partikelzusammensetzung groRRer Edelmetallpartikel, die durch RTEM-EDX-Experimente
festgestellt wurden. Die Tatsache, dass die Huille von Pd-Pt-Partikeln reicher an
Palladium ist, konnte auch von Tao et al. [74] festgestellt werden, und wird auf eine
geringere Oberflachenspannung des Pd zuriickgefuhrt. Gleichzeitig wurde unter
oxidativen Bedingungen aber auch die Bildung von PdO in der Hulle des Partikels

festgestellt.

Es erscheint unwahrscheinlich, dass die Bildung dieser Kern-Hille-Partikel den
Methanumsatz nennenswert beeinflusst, denn die Anzahl dieser grol3en Partikel ist im
Vergleich zu den unverandert vorhandenen kleinen Partikeln relativ gering. Hinzu
kommt, dass keine Hinweise vorliegen, die eine Anreicherung von Pd in der Hille

Uberhaupt flr einen so ausgepragten Aktivitatsverlust verantwortlich machen kdnnten.

Eine Verkokung des Katalysators wird unter den sauerstoffreichen Bedingungen und der
Tatsache, dass keine Produkte einer unvollstandigen Verbrennung detektiert wurden,
prinzipiell ausgeschlossen. Der Grund fur die starke Aktivitatsabnahme wahrend des
Dauerbetriebs, aber auch zwischen zwei Umsatzmessungen, dirfte vielmehr auf den
inhibierenden Effekt von Wasser zuriickzufihren sein. Wie mehrfach in der Literatur
gezeigt wurde, beeinflusst Wasser die Aktivitdt von Pd und Pd/Pt-Katalysatoren auch bis
in hohe Temperaturbereiche von 600 °C negativ [75]. Dies wird auf die Bildung von
Hydroxiden sowohl auf der katalytisch aktiven Oberflache als auch auf dem Support
zuriickgefihrt. Diese Hydroxide blockieren die aktiven Zentren und erschweren einen
Sauerstoffaustausch zwischen Support und Edelmetall. Die Desorption dieser Pd-OH-
Spezies unter Bildung von metallischen Pd wird aufgrund der hohen Stabilitét in einigen
Veroffentlichungen als geschwindigkeitsbestimmender Schritt angesehen [76]. Ciuparu
et al. [43] konnten feststellen, dass die Bildung von Pd-OH durch die Reaktion mit
Methan bei 350 °C wesentlich schneller stattfindet als durch die Adsorption von Wasser

aus der Gasphase. Dies konnte auch der Grund sein, weshalb eine teilweise
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Reaktivierung des hier untersuchten Katalysators in Anwesenheit von Wasser, aber in
Abwesenheit von Methan, stattfindet. Unter diesen Bedingungen kénnten blockierende
Hydroxide nur noch durch die dissoziative Adsorption von Wasser aus der Gasphase
gebildet werden und nicht mehr fest gebunden durch die Oberflachenreaktion mit
Methan. Dadurch verschiebt sich das Gleichgewicht von Hydroxidbildung und Desorption
in Richtung des unbedeckten Katalysators. Dies konnte auch der Grund sein, warum der
Katalysator in Anwesenheit von Ethan, Ethen wund Propen eine schnellere
Methanumsatzabnahme zeigt, als ausschlie3lich in Anwesenheit von Methan. Die drei
Kohlenwasserstoffe werden bereits bei geringeren Temperaturen vollstandig umgesetzt.
Wahrend des Dauerbetriebs kénnten somit schneller Oberflichenhydroxide gebildet
werden. Dieser Unterschied zwischen der Anwesenheit und Abwesenheit der
Kohlenwasserstoffe sollte jedoch erneut Uberprift werden. So konnte zwar eine starkere
Abnahme des Umsatzes gegeniber dem MOC_Methan beobachtet werden, aber
gleichzeitig wurde auch ein Unterschied zwischen dem MOC_Methan und einer
analogen Messung ohne CO, festgestellt. Hier sollte erneut der Einfluss des CO,
bedacht werden wenn der MOC_KW mit dem MOC_Methan verglichen wird.

Stickoxide:

Die Messungen in Anwesenheit von CO, NO und NO, zeigen bereits ohne Katalysator ab
hohen Temperaturen eine Abnahme der Methankonzentration. Es zeigt sich, dass ab
etwa 530 °C Gasphasenreaktionen in Betracht gezogen werden missen. Dieses
Ergebnis ist durchaus interessant, denn es bedeutet, dass die Methanreduzierung selbst
ohne  Anwesenheit  eines Katalysators  durch  Stickoxide  bei hohen
Temperaturen > 600 °C realisiert werden konnte. Dabei entstehen jedoch weitere

Schadstoffe, da keine Totaloxidation des Methans stattfindet.

Die Temperatur, bei der die Reaktion einsetzt, ist in etwa die hdchste Temperatur, die in
den katalytischen Umsatzmessungen erreicht wurde. Der Einfluss auf den Umsatz sollte
allerdings in diesem Temperaturbereich vernachlassigbar klein sein. Dass allerdings
tatsdchlich Gasphasenreaktion stattfinden zeigt sich durch die Anwesenheit von
Formaldehyd als Reaktionsprodukt bei hohen Temperaturen. Da unter keinen anderen
Bedingungen Formaldehyd detektiert wurde, ist es mdglich, dass es durch eine
Gasphasenreaktion aus unverbranntem Methan und NO, bzw. NO hinter dem
Katalysator gebildet wird. Eine Entstehung vor oder auf dem Katalysator ist
unwahrscheinlich, weil dieser im Temperaturbereich in dem Formaldehyd detektiert wird,

hdchstwahrscheinlich auch dieses oxidieren wirde.
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CO wird bereits bei niedrigen Temperaturen < 200 °C vollstdndig Uber dem Katalysator
oxidiert. Dieses Verhalten konnte auch von Hurtado et al. [72] an einem Pd/Al,Os-
Katalysator festgestellt werden und deckt sich mit der allgemeinen Kenntnis Uber die
deutlich leichtere katalytische Oxidierbarkeit des Kohlenmonoxids im Vergleich zu
Methan.

In der ersten Umsatzmessung konnte kein positiver Effekt von NO oder NO, auf die
Aktivitdt des Katalysators im Vergleich zu deren Abwesenheit beobachtet werden.
Hurtado et al. [72] konnten unter Zugabe von 60 Vol.-ppm NO, eine Verschiebung der
Umsatzkurve zu niedrigeren Temperaturen feststellen, allerdings ohne die Anwesenheit
von Wasser. Dieser positive Effekt wurde in dieser Arbeit nur fir die an einem zweiten
Bohrkern durchgefiihrte Umsatzmessung vor dem Dauerbetrieb festgestellt. Hier konnte
moglicherweise eine leichte Inhomogenitét in der Katalysatorbeschichtung die Ursache
sein oder eine nicht ganz konstante NO-Konzentration die evtl. wahrend der Messung
des zweiten Bohrkerns leicht erhdht gewesen sein kdnnte. Zur eindeutigen Klarung des
Einflusses auf die Umsatzkurve sollte eine dritte Vergleichsmessung durchgefihrt
werden. Die Ergebnisse aus der Langzeitmessung zeigen jedoch eindeutig einen
positiven Effekt von NO und NO,, welche in der Lage sind, die Alterung des Katalysators
vollstandig zu verhindern. Diese Tatsache wurde nach dem bisherigen Kenntnisstand
nicht in der 6ffentlich zuganglichen Literatur beschrieben. Zwar wird ein positiver Einfluss
von NO, durchaus festgestellt, aber nicht in diesem Ausmal: Hurtado et al. [72]
untersuchten an einem Pd/Al,Oz-Katalysator den Einfluss verschiedener Gase wahrend
der Oxidation von 2,5 Vol.-% Methan in synthetischer Luft. Uber einen Zeitraum von 50 h
bei 450 °C wurde in Abwesenheit jeglicher Schadgase eine Umsatzabnahme von 7,9 %
verzeichnet. Unter Anwesenheit von 60 ppm NO, sank der Umsatz nur noch um 6,2 %.
Diese Beobachtung liegt weit entfernt von denen in dieser Diplomarbeit gezeigten
Effekten, jedoch kénnen weitere Einflisse wie die Anwesenheit von Pt oder eine andere

PartikelgroRenverteilung einen Unterschied hervorrufen.

Aus den Charakterisierungsdaten des Katalysators kénnen leider keine erklarenden
Faktoren gewonnen werden; im Gegenteil, die Struktur bleibt bestehen. Einzig die
Chemisorptionsmessung zeigt, dass die Dispersion wahrend des Dauerbetriebes
abgenommen hat. Dieser Sachverhalt sollte jedoch wie bereits erwéhnt durch weitere
Charakterisierungsmethoden tUberprift werden. Eine geringere Dispersion hatte grofiere
Pd-Partikel zur Folge. Aufgrund der postulierten Struktursensitivitat wére es deshalb
denkbar, dass eine gesteigerte Aktivitat auftritt. Jedoch ist mit steigender Partikelgrof3e
auch eine Abnahme an zuganglicher katalytisch aktiver Oberflache verbunden, so dass
der positive Effekt einer erhohten PartikelgréRe durch den Verlust an aktiven Zentren
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uberdeckt werden dirfte. Weiterhin kénnte dadurch auch nicht erklart werden, warum

der Katalysator unter diesen Bedingungen nicht altert.

Ocal et al. [77] konnten an einem Katalysator aus Palladium auf verschiedenen
modifizierten Aluminiumoxiden eine Verbesserung der CH,4-Oxidation in Anwesenheit
von NO feststellen. Trotz der deutlich groBeren Mengen NO, die verwendet wurden
(2,4 % CHy, 6 % O, und 2,3 % NO), ist die gegeben Erklarung dennoch in Betracht zu
ziehen. Es wird erklart, dass zum einen durch die dissoziative Adsorption von NO, eine
schnellere Reoxidation von Pd°-Stellen erfolgen kann, da die Adsorption von NO,
aufgrund eines groRReren ,sticking-coefficient” wahrscheinlicher ist, als die von O,. Zum
anderen kann die Dissoziation von NO, zu radikalischem Sauerstoff auf der
Katalysatoroberflache stattfinden. Diese Radikale konnten nun selbst die

Methanoxidation einleiten.

Es ist denkbar, dass auf diese Weise ein anderer Reaktionsmechanismus zuganglich
gemacht wird, der nicht mehr oder weniger durch die beschriebenen
Vergiftungserscheinungen wahrend der Methanoxidation beeinflusst wird. Denkbar wére
auch, dass aufgrund des Vorhandenseins von Sauerstoffradikalen auf der Oberflache
des PdO die Bildung von Pd(OH), umgangen wird. Dazu mussten aber grof3e Mengen
dieser radikalischen Spezies vorhanden sein, um das im Uberschuss vorhandene

Methan auf diese Weise zu oxidieren.

In der Reaktivierungsmessung wird der positive Einfluss der Stickoxide bestétigt. Die
Reaktivierung scheint jedoch einem Wert entgegen zu streben, der nicht dem zu Beginn
beobachteten = Umsatz  entspricht. Es scheint, als waéaren aufgetretene
Alterungserscheinungen nur zu einem gewissen Grad reversibel bzw. durch Stickoxide
aufzuheben. Eine vollstdndige Reaktivierung von Katalysatoren, die unter Einfluss von
Methan und Wasser gealtert wurden, konnte durch Reduktion des Katalysators erreicht
werden. Castellazi et al. [41] konnten zeigen, dass durch kurze Reduktion von
PdO-Partikeln mit Methan die Aktivitat des Katalysators unter mageren Bedingungen

wieder vollstandig hergestellt werden kann.
Einfluss von NO, NO,, CO + SO,:

Ergebnisse in Anwesenheit von SO, zeigen deutlich, wie anféllig Pd-Katalysatoren
gegeniuber Vergiftungserscheinungen durch Schwefelkomponenten sind. Der hier
beobachtete starke Umsatzriickgang in Anwesenheit von SO,, wird durch &hnliche
Ergebnisse in der Literatur bestéatigt [78-80]. Die starke Abnahme der CO-

Aufnahmefahigkeit in den Chemisorptionsmessungen nach der Alterung deutet auf eine
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Blockierung der Pd-Partikel durch Bildung von Sulfaten hin und ist weniger auf eine
Sinterung der Partikel zurtickzufuihren [72]. Aufgrund dieser Tatsache sind auch die
berechneten Partikeldurchmesser aus der Dispersion nicht aussagekréftig. Durch BET-
Messungen wurde kein Verlust an spezifischer Oberflache festgestellt, wodurch die
Zuganglichkeit zu Edelmetallpartikeln durch Bildung von Sulfaten mit dem Tragermaterial
Al,O3 nicht gestort sein dirfte. Leider konnte kein experimenteller Beweis fir das

Vorhandensein von PdSO, erbracht werden.

PdSO, konnte jedoch von Mowery et al. [47] durch IR-Messungen an einem
6 Gew.-% Pd/y-Al,O3; nachgewiesen werden. Im Réntgendiffraktogramm konnte diese
PdS0,4-Spezies nicht gefunden werden und wird daher nur auf eine Oberflachenschicht
zuriickgefiihrt. Dem entgegen stehen Ergebnisse von Colussi et al. [78]. An einem
Katalysator mit zwei Gew.-% Palladium auf y-Al,O3;, was dem hier untersuchten relativ
nahe kommen durfte, wurde keine Beleg fur die Anwesenheit von Pd(SO), gefunden was
durch eine geringere Pd-Beladung erklart wird. Ein Einfluss von SO,*-lonen auf die Pd-
Partikel wurde jedoch durch Pd-CO und dessen IR-Banden bestétigt. Einigkeit in der
offentlich zuganglichen Literatur besteht jedoch darin, dass das Tragermaterial eine
entscheidende Rolle spielt. Das hier verwendete Al,O3 ist aufgrund seiner Aziditat in der
Lage Sulfate zu bilden. Dadurch wird die Vergiftung der aktiven Zentren verzégert, aber
auch ein Sauerstoffaustausch zwischen Tragermaterial und aktiver Spezies verhindert
[44]. Eine Bildung von Aluminiumsulfat dirfte auch in diesem Fall eingetreten sein. Diese
Sulfate durften auch der Grund fir die in Abbildung 23 d gezeigte starke Zunahme der
SO, Konzentration ab ca. 400°C wahrend der 2. Messung sein. Der aus dem
Dauerversuch mit SO, gesattigte Katalysator zeigt mit Beginn der einsetzenden
Methankonversion auch eine erhdhte Desorption von SO, tUber das Mal3 der zugefuhrten

Mengen SO, hinaus. Dies kann durch einen Zerfall der Aluminiumsulfate erklart werden.

Zwar wurde in vielen Verdoffentlichungen gezeigt, dass Aluminiumsulfate fiir gewdhnlich
erst bei Temperaturen > 600 °C zerfallen [79], und somit hier nicht in Betracht kommen,
jedoch werden die meisten Desorptionsversuche nicht unter Reaktionsbedingungen
durchgefihrt. Colussi et al. [78] konnten einen Unterschied der SO,-
Desorptionstemperaturen fir unterschiedliche Gasatmospharen feststellen. Es wurde die
in situ Bildung von Wasser bzw. die Kkatalytische Aktivierung des Methans daflr
verantwortlich gemacht, dass SO, bei vergleichsweise niedrigen Temperaturen von ~
400 °C von einem vergifteten Pd/Al,Os-Katalysator desorbiert. Somit ist es sehr
wabhrscheinlich, dass dies im hier betrachteten Fall als Erklarung fur die hohe SO,-

Konzentration gegeben werden kann.
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5.6 In-situ-XAS Experimente

In den durchgefiihrten in-situ-Experimenten wurde ein besonderer Fokus auf den
Oxidationszustand der Edelmetalle gelegt. In keiner der beiden Messungen an der Pd-K-
Kante wurde eine scharfe Reduktion des PdO beobachtet, wie es in der Literatur fir
hohe Temperaturen beschrieben ist [30, 52, 53]. Gro3tes Problem bei den Messungen
war es, eine ausreichend hohe Temperatur im Katalysatorbett zu realisieren. Mit
maximal 770 °C am Synchrotron SOLEIL und etwa 750 °C im analogen Versuch am
Synchrotron ESRF (Ergebnisse nicht gezeigt) wurde ein eventueller Umschlagpunkt zu
metallischem Pd und dadurch zu einem eventuellen Umsatzeinbruch verfehlt. Durch
thermogravimetrische Messungen stellten Strobel et al. [52] an Pd-Pt/Al,Os-
Katalysatoren fest, dass mit steigendem Platingehalt die thermische Stabilitdt des PdO
abnimmt. Bei vergleichbarem Pt-Pd-Mengenverhdltnis, wie dem in dieser Arbeit
untersuchten, wurde der Beginn der Reduktion bei etwa 770°C ermittelt. Im Unterschied
zu den hier gemachten Versuchen wurde jedoch die Thermogravimetrie in Luft
durchgefihrt. Es sollte also durch wiederholende Experimente mit etwas hdheren
Temperaturen (= 850 °C) unter Reaktionsbedingungen, die sich immerhin durch
externes Wasser von den meist beschriebenen Gasatmosphédren unterscheiden,
Uberprift werden, ob der Katalysator doch noch reduziert wird. Dennoch konnten
hilfreiche Schliisse aus den Messungen gezogen werden. Die partielle Reduktion des
PdO zeigte keinen Einfluss auf den Methanumsatz im betrachteten Temperaturbereich
bis ca. 770 °C. Es ist also zu erwarten, dass diese leichte Reduktion nicht oder nicht
ausschlie3lich fir das Altern des Katalysators wahrend eines 100 h Dauerbetriebes
verantwortlich gemacht werden kann. Hinzukommt, dass der unter reinem Methan
gealterte Katalysator keine Reduktion des PdO bei ex-situ-XAS-Messungen aufweist.
Die Temperaturen wahrend der Umsatzmessungen und wahrend des Dauerbetriebes
erreichten max. 550°C und sind somit weit entfernt von einer starken Reduktion des
PdO, die nicht einmal bei 770 °C beobachtet werden konnte.
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6 Fazit und Ausblick

Die in dieser Arbeit gewonnen Beobachtungen und Ergebnisse geben einen
aufschlussreichen Einblick in die Sensitivitdt des Pd-Pt/Al,O;-Katalysators gegentber
Gaskomponenten im Reaktionsstrom. Trotz seiner optimierten Zusammensetzung
konnte gezeigt werden, dass der Katalysator selbst unter den unvermeidbaren
Abgaskomponenten Wasser, CO,, Sauerstoff und Stickstoff einen starken
Aktivitatsverlust aufweist. Zuriickgefiihrt wurde diese Deaktivierung auf Wasser, sowohl
aus dem Abgasstrang selbst, als auch durch die Oxidation von Methan. Dass das aus
Methan gebildete Wasser oder die Reaktion selbst einen entscheidenden Einfluss auf
die Alterung haben, konnte durch Reaktivierung unter hydrothermalen Bedingungen
gezeigt werden. Um diesen Verdacht weiter experimentell zu bestatigen, konnten in-situ-
DRIFTS oder Raman Messungen durchgefiuihrten werden, die Aufschluss Uber

adsorbierte OH-Spezies und weitere Phasen geben kdnnten.

Durch die Anwesenheit von SO,, welches je nach Gite oder Herkunft des verwendeten
Erdgases zum Betrieb eines Gasmotors im Abgasstrang enthalten sein kann, wurde der
Katalysator massiv vergiftet und der Methanumsatz erheblich minimiert. Der Katalysator
ist innerhalb kurzer Zeit nicht mehr in der Lage Methan aus dem Abgas zu entfernen und
somit ungeeignet fur einen Dauereinsatz unter solchen Bedingungen. Die Art der
Vergiftung wird auf eine Blockierung der aktiven Edelmetallzentren zuriickgefuhrt und
sollte in Zukunft beispielsweise durch Infrarotspektroskopie eindeutig identifiziert werden.
Die Reversibilitat der Schwefelvergiftungen kdnnte durch geeignete Versuche, wie hohe

Temperaturen oder reduzierende Bedingungen tberpruft werden.

Eine sehr interessante Beobachtung wurde beziglich des Einflusses von Stickoxiden in
dieser Arbeit gemacht. Geringe Mengen von NO und NO, (nur ca. 5 % der
Methankonzentration) sorgen daflr, dass der Katalysator kaum (ber einen langeren
Zeitraum kaum an Aktivitat verliert. Dieses Ergebnis ist nach bisherigem Kenntnisstand
in der Literatur so noch nicht beobachtet worden und kénnte auf eine beschleunigte
Reoxidation des Pd oder die Bildung hochreaktiver Sauerstoffradikale zurlickgefihrt
werden. Isotopenmarkierte  Versuche  oder  Variationen der  einzelnen
Stickoxidkonzentrationen kdnnten hier eine Mdglichkeit bieten, den Mechanismus dieses
Effekts besser zu verstehen und so allgemein zu einer Reaktivierungsstrategie von Pd-

basierten Methanoxidationskatalysatoren zu gelangen.
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Der Einfluss von geringen Mengen anderer Kohlenwasserstoffe und von CO, konnte
nicht abschlieRend geklart werden. Hier sollten einige Wiederholungsmessungen zur
Klarung der Unstimmigkeiten beziglich positivem Effekt von CO, oder negativem

Einfluss kleiner Mengen langkettigerer Kohlenwasserstoffe durchgefihrt werden.

Die gewonnen Erkenntnisse bilden eine wichtige Grundlage fir eventuelle
Reaktivierungsmoglichkeiten des Katalysators. Zum einen konnte gezeigt werden, dass
durch lange Phasen in Abwesenheit von Methan die Aktivitat des Katalysators gesteigert
werden kann. Mdglicherweise kann dieser Effekt noch weiter genutzt werden, wenn auch
das Wasser fiur langere Zeit entfernt wird, d.h. ein Spilen des Katalysators in reiner Luft
angewandt wird. Zum Anderen sind Stickoxide in der Lage den Aktivitatsverlust eines
Katalysators zu minimieren bzw. umzukehren. Es ist auch denkbar, dass eine reduktive
Behandlung die Aktivitat des gealterten Katalysators steigert. Positive Untersuchungen
dahingehend wurden bereits fir verschiedene Pd-basierende Katalysatoren in der
Literatur beschrieben [41, 81, 82]. Durchgefiihrt werden kénnen diese Versuche an
bereits vorhandenen, gealterten Bohrkernen, die durch CO-Chemisorption charakterisiert
wurden. Hier wurden die Katalysatoren bereits durch eine reduktive Vorbehandlung mit
Wasserstoff  vollstandig reduziert. Die Proben sind dartber hinaus durch
Umsatzmessungen charakterisiert und kénnen so leicht auf eine Reaktivierung tUberpruft

werden.

Um den Einfluss der Gase noch besser verstehen zu kdnnen, sollten in Zukunft verstarkt
in-situ-Messungen in den jeweiligen Gasatmospharen gemacht werden. Durch die
Kombination von XAS, XRD, IR- und Raman-Spektroskopie kénnten so beispielsweise
sowohl Oberflachenph&nomene, als auch Veranderungen des Oxidationszustandes mit

katalytischen Daten gekoppelt werden.

Die in dieser Diplomarbeit gewonnen Ergebnisse verdeutlichen, wie viele Hurden fur
einen dauerhaften Einsatz von Pd-Pt-Katalysatoren im realen Betrieb zu Uberwinden
sind und wie anféllig diese gegenlber Alterungen sind. Gleichzeitig konnte aber auch
gezeigt werden, dass es Méglichkeiten gibt, die Katalysatoralterung unter Umstanden zu

verlangsamen oder gar ganz aufzuheben.
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