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Dissertation

zur Erlangung des Grades eines Doktors

der Ingenieurwissenschaften

vorgelegt von

Dipl.-Chem. Vanessa Bacher

aus St. Martin in Passeier, Südtirol
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Zusammenfassung

Bei der Produktion von Salpetersäure entstehen klima- und umweltschädliche

Gase. Es handelt sich hierbei hauptsächlich um das starke Treibhausgas Di-

stickstoffmonoxid (N2O). Des Weiteren werden auch Stickstoffmonoxid (NO)

und Stickstoffdioxid (NO2) emittiert. Die ThyssenKrupp Industrial Solutions

AG hat zur Abgasnachbehandlung von Salpetersäureanlagen eine sogenannte

“End-of-pipe-Technologie“, das EnviNOx®-Verfahren entwickelt. Detaillierte

Kenntnisse bezüglich verfahrenstechnischer Einflüsse werden benötigt um die

Abgasminderungsmaßnahme wirtschaftlich und technisch zu optimieren.

Ziel der Arbeit ist die Untersuchung der sogenannten Variante 1 des Verfah-

rens. Unter relevanten Prozessbedingungen werden die am eingesetzten Kataly-

sator ablaufenden Reaktionen experimentell untersucht und ein reaktionstech-

nisches Modell zur Beschreibung dieser entwickelt. Folgende Reaktionen werden

bezüglich des Einflusses der Konzentrationen der Edukte, der Produkte und im

Reaktionsstrom anwesenden Komponenten systematisch als Funktion der Tem-

peratur untersucht:

• NO-Oxidation,

• NH3-Oxidation,

• Reduktion von NOx mit NH3 und

• Reduktion von N2O mit NH3.

Die experimentellen Daten zeigen teils erstmalige und bereits bekannte Ein-

flüsse der unterschiedlichen Gaskomponenten auf die Reaktionsgeschwindigkei-

ten. Basierend auf den Experimenten werden Reaktionsgeschwindigkeitsansätze

zur Beschreibung der einzelnen Reaktionen entwickelt. Mittels Anpassung der

reaktionstechnischen Parameter an die experimentelle Datenmatrix in dem ent-

wickelten Modell können die beobachteten Effekte abgebildet werden. Zusätz-

lich zu Einflüssen der Reaktionskomponenten können mit dem mathematischen

Modell auch Stofftransportphänomene beschrieben werden. Dies ermöglicht in

Kombination mit den Ergebnissen von Perbandt die Auslegung eines industri-

ellen EnviNOx®-Verfahrens der Variante 1.
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Lorenz Horlbeck danke ich für die kritische Korrektur und die hilfreichen Tipps.
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1 Einleitung

In der Zeit des Wirtschaftswunders geriet der Natur- und Umweltschutzgedanke

in Vergessenheit. Während der Zeit der “Industriellen Revolution“ wurden das

Rauchen der Schlote und die Verfärbungen der Flüsse als Ausdruck einer ge-

sunden Wirtschaft angesehen. 1911 gehörten Erklärungen wie des Oberbürger-

meisters von Elberfeld (Wupperverband, 2013) zum Alltag:

Wenn die Wupper keine Farbe mehr hat, können wir einpacken;

dann ist überhaupt nichts mehr los.

Das Umweltbewusstsein der Menschheit hat sich seitdem jedoch stark verändert.

Im 19. Jahrhundert gab es nur einzelne Umweltgesetze in Deutschland. Heu-

te sind insgesamt 259 Rechtsvorschriften hierzu in Kraft (BMU, 2013). Das

Jahr 2013 wurde von der Europäischen Union (EU) zum Jahr der Luft erklärt

(BMBF, 2013). Hierbei werden in Kooperation mit der Weltgesundheitsorga-

nisation (WHO) die Bedeutung von sauberer Luft hervorgehoben und neueste

Erkenntnisse zu Gesundheitsfolgen von Luftverschmutzung geprüft.

Zum Erhalt der Luftgüte/Atmosphäre gibt es seit den letzten drei Jahrzehn-

ten stete politische Bemühungen. Bei der Produktion von Salpetersäure (HNO3)

entstehen klima- und umweltschädliche Gase. Es handelt sich hierbei hauptsächlich

um das starke Treibhausgas Distickstoffmonoxid (N2O). Des Weiteren werden

auch Stickstoffmonoxid (NO) und Stickstoffdioxid (NO2), welche in Summe als

NOx-Stickoxide bekannt sind, emittiert.

Die Maßnahmen zur Verminderung der NOx- und N2O-Emissionen sind, wie die

Grenzwerte, abhängig vom jeweiligen Emittenten. Die Emissionshöchstmengen

für Industrieanlagen sind national festgelegt, für die Bundesrepublik beispiels-

weise in der Ersten Allgemeinen Verwaltungsvorschrift zum Bundes-Immissions-
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schutzgesetz (BImSchV) der Technischen Anleitung zur Reinhaltung der Luft

(TA Luft) (BMU, 2002). Ihr Anwendungsbereich wird wie folgt beschrieben:

Diese gilt dem Schutz der Allgemeinheit und der Nachbarschaft

vor schädlichen Umwelteinwirkungen durch Luftverunreinigungen und

der Vorsorge gegen schädliche Umwelteinwirkungen durch Luftver-

unreinigungen, um ein hohes Schutzniveau für die Umwelt insgesamt

zu erreichen.

In Abschnitt 5.4.4.1m.1 der TA Luft wird auf Anlagen zur Herstellung von Sal-

petersäure eingegangen. Die NOx- und N2O-Austrittskonzentrationen dürfen

0,20 g
m3 angegeben als Stickstoffdioxid und 0,80 g

m3 nicht überschreiten. Zur Ein-

haltung der Abgaskonzentrationen hat die ThyssenKrupp Uhde GmbH (heute

aufgegangen in der ThyssenKrupp Industrial Solutions AG) für die Abgasnach-

behandlung von Salpetersäureanlagen das EnviNOx®-Verfahren (Groves et al.,

2006) entwickelt. Bei diesem werden an einem Katalysator die Stickoxide NO

und NO2 selektiv reduziert und N2O zersetzt oder ebenfalls reduziert. Zusätz-

lich zur gesetzlich vorgeschriebenen Minderung der NOx- und N2O-Emissionen

ermöglicht die Reduktion der N2O-Emissionen den Anlagenbetreibern die Teil-

nahme am Emissionshandel (Kyoto Protokoll, 1997).



2 Motivation

Zur wirtschaftlichen und technischen Optimierung von Abgasminderungsmaß-

nahmen und zur Einhaltung von gesetzlichen Emissionsgrenzwerten sind Be-

treiber von Chemieanlagen an detaillierten Kenntnissen ihres Verfahrens in-

teressiert. Hierbei handelt es sich um ablaufende Reaktionsmechanismen, die

Beständigkeit des Katalysators, die Strömungsverhältnisse, den Druckverlust,

etc. und damit um die wesentlichen verfahrenstechnischen Einflüsse bei der he-

terogen-katalysierten Reaktion.

Bei dem in dieser Arbeit betrachteten Prozess handelt es sich um ein zwei-

stufiges Verfahren zur N2O- und NOx-Minderung, die sogenannte Variante 1

des EnviNOx®-Verfahrens. Im ersten Schritt wird hier N2O an einem Eisen-

Zeolith-Katalysator in Anwesenheit der NOx-Stickoxide zersetzt. Im Anschluss

werden dann die NOx-Stickoxide mit Ammoniak (NH3) wiederum an einem Ei-

sen-Zeolith-Katalysator reduziert. Dabei erfolgt parallel eine weitere Minderung

des N2O-Gehaltes durch Zersetzung und partielle Reduktion. Das Verfahren ist

schematisch in Abbildung 2.1 dargestellt.

Erste Untersuchungen zur Bestimmung einer intrinsischen Reaktionskinetik für

die N2O-Zersetzung in Anwesenheit von NOx, zur Katalysatoralterung und zum

Einfluss der Katalysatorpartikelgröße führte Perbandt (Perbandt, 2011) in sei-

ner Arbeit durch. Die Reduktion von NOx mit NH3 an Eisen-Zeolith-Kataly-

satoren wurde für Abgase von Kraftfahrzeugen von mehreren Forschergruppen

untersucht. Detaillierte Untersuchungen zur Reduktion von NOx und N2O im

Abgas von Salpetersäureanlagen sind jedoch nur vereinzelt bekannt.

Ziel dieser Arbeit ist es, die am Eisen-Zeolith-Katalysator ablaufenden Reak-

tionen von NO, NO2 und N2O mit NH3, unter relevanten Prozessbedingungen



4 2 Motivation

Abbildung 2.1: Schematische Darstellung der Variante 1 des EnviNOx®-Verfah-
rens (vgl. (ThyssenKrupp Industrial Solutions AG, 2013)).

zu untersuchen und zur Beschreibung dieser ein reaktionstechnisches Modell

zu entwickeln. In der DeN2O
®-Stufe läuft zusätzlich zur N2O-Zersetzung die

gleichgewichtslimitierte Oxidation von NO zu NO2 ab. Durch Zugabe von NH3

läuft neben der selektiven katalytischen Reduktion (SCR, engl.: Selective Cata-

lytic Reduction) der NOx-Stickoxide (NOx-SCR) auch die Oxidation von Am-

moniak mit Sauerstoff ab. Des Weiteren kann bei nicht vollständiger Zersetzung

von N2O in der DeN2O
®-Stufe ebenfalls die Reduktion von diesem mit NH3

(N2O-SCR) stattfinden.

Somit ist es Aufgabe der vorliegenden Arbeit, Untersuchungen zur

• NO-Oxidation,

• NH3-Oxidation,

• Reduktion von NOx mit NH3 und

• Reduktion von N2O mit NH3 durchzuführen.

Hierfür wird für jede einzelne Reaktion der Einfluss der Konzentration der Eduk-

te, der Produkte und von Sauerstoff und Wasserdampf als Funktion der Tempe-

ratur systematisch untersucht. Die Bedingungen bei der Abgasnachbehandlung
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von Salpetersäureanlagen können als stationär angenommen werden. Zur Be-

schreibung der kinetischen Vorgänge werden für typische Abgasbedingungen Re-

aktionsgeschwindigkeitsansätze entwickelt und die kinetischen Parameter durch

Anpassung an die Messdaten mithilfe eines mathematischen Modells ermittelt.

Das resultierende Modell soll zukünftig zur Beschreibung der Reaktionen im

industriellen Maßstab und somit zur Auslegung entsprechender technischer Re-

aktoren angewandt werden.





3 Hintergrund

Salpetersäure zählt zu den zehn wichtigsten industriell dargestellten Chemika-

lien. Die weltweite Produktion beträgt rund 60 Mt
a

(Clariant SE, 2012). Zum

größten Teil dient Salpetersäure als Grundstoff zur Herstellung von Ammoni-

umnitrat (NH4NO3), das als Düngemittel eingesetzt wird. Dieses wird durch

Neutralisation von HNO3 mit Ammoniak hergestellt (Thiemann et al., 2001).

Des Weiteren wird Salpetersäure zur Herstellung von Spreng- und Raketen-

treibstoff, als Grundstoff zur Herstellung von Medikamenten und Farbstoffen,

als Laborreagenz und zum Reinigen/Ätzen von Edelmetallen/Metallen verwen-

det.

Im Folgenden werden der Stand der Technik bei der Herstellung von Salpe-

tersäure und die Möglichkeiten zur Abgasnachbehandlung beschrieben.

3.1 Salpetersäure

Industriell wird Salpetersäure nach dem Ostwaldverfahren hergestellt (Ostwald,

1902). Der Prozess verläuft über drei Teilschritte und benötigt als Ausgangs-

stoffe Ammoniak, Luft und Wasser (H2O). Im ersten Schritt, der heterogen-

katalytischen Verbrennung von Ammoniakgas, werden NH3 und Luft (N2, O2)

bei Temperaturen von 800 bis 900 ◦C über eine Packung von Platin-Rhodium-

Netzen geleitet.

4 NH3 + 5 O2 → 4 NO + 6 H2O (3.1)

Abhängig von Temperatur, Prozessdruck, Kontaktzeit des Gases mit dem ka-

talytischen Material und Qualität des eingesetzten Katalysators können un-

erwünschte Nebenreaktionen wie der Zerfall von Ammoniak in Stickstoff und
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Wasser oder die Oxidation zu N2O ablaufen.

4 NH3 + 3 O2 → 2 N2 + 6 H2O (3.2)

4 NH3 + 4 O2 → 2 N2O+ 6 H2O (3.3)

Diese unerwünschten Reaktionen werden durch das Einstellen einer optimalen

Netztemperatur (∼ 800 bis 950 ◦C), niedrigen Druck und regelmäßigem Aus-

tausch des Katalysator-Netzes zurückgedrängt. Beim Abkühlen des Prozessga-

ses wird das erzeugte NO mit Luftsauerstoff zu NO2 oxidiert, welches anschlie-

ßend zu Distickstofftetraoxid (N2O4) dimerisiert.

2 NO +O2 � 2 NO2 (3.4)

2 NO2 � N2O4 (3.5)

Im letzten Schritt wird N2O4 in einem Absorptionsturm mit Wasser zu Salpe-

tersäure umgesetzt.

2 N2O4 + 2 H2O+O2 → 4 HNO3 (3.6)

Durch unvollständige Umsetzung von NOx zu HNO3 und die unerwünschte

Oxidation von NH3 nach Gleichung (3.3) befinden sich im Restgas abhängig von

den Prozessbedingungen noch Restmengen an NOx und N2O. Im Anhang geben

Tabellen (A.1, Tabelle A.2, A.3) einen Überblick über typische Konzentrationen

des Salpetersäureabgases und betriebsbedingte Abhängigkeiten (Betriebsdruck,

Anlagenbetriebsweise) der N2O- und NOx-Emissionen.

NOx

Die Stickoxide NO und NO2 haben verschiedene negative Auswirkungen, sowohl

auf die Gesundheit des Menschen als auch auf die Umwelt. Bei vielen Verbren-

nungsprozessen wird überwiegend NO emittiert. Dieses reagiert mit Luft-Sau-

erstoff weiter zu NO2. Bei Stickstoffdioxid handelt es sich um ein Reizgas für

Lebewesen. NO2 greift die Schleimhäute der Atmungsorgane an und begünstigt

somit Atemwegserkrankungen (Uwe und Lambrecht, 2008). Neben Schwefeldi-

oxid ist NO2 zu einem Drittel verantwortlich für die Entstehung von saurem
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Regen. Die Stickoxide sind auch für die Bildung von bodennahem Ozon (O3)

verantwortlich, welches ebenfalls für Mensch und Natur schädlich ist. Außerdem

trägt NO2 zur Bildung von Smog und somit zur Bildung von Photooxidantien

bei (Baukal, 2005).

N2O

Distickstoffmonoxid zeigt keine gesundheitsschädliche Wirkung auf den Men-

schen in dem in Tabelle A.1 dargestellten Konzentrationsbereich. Es ist jedoch

nach Kohlenstoffdioxid (CO2) und Methan (CH4) das drittwichtigste Klima-

gas und für etwa sechs Prozent des anthropogenen Klimaeffekts verantwortlich.

N2O ist 310-mal klimaschädlicher als die äquivalente Masse an CO2. Dies ist

bedingt durch die lange Verweildauer in der Atmosphäre und durch sein Ab-

sorptionsspektrum (Ravishankara et al., 2009). Tabelle 3.1 gibt einen Überblick

über die wichtigsten Treibhausgase und deren Erderwärmungspotenzial bezogen

auf CO2.

Tabelle 3.1: Die wichtigsten Treibhausgase (Solomon et al., 2007).

Treibhausgas
Potenzial

Verweildauer / Jahre
(bezogen auf 100 Jahre)

CO2 1 4

CH4 21 12

N2O 310 114

Fluorchlorkohlenwasserstoffe (FCKW) < 14400 45 bis 1700

3.2 Abgasnachbehandlung

Zur Minderung der bei der Salpetersäureproduktion (schematisch dargestellt

in Abbildung 3.1) entstehenden klima- und umweltschädlichen NOx-Stickoxide

und N2O können verschiedene Maßnahmen getroffen werden. Es wird zwischen

der primären, sekundären und tertiären Maßnahme unterschieden.
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Abbildung 3.1: Vereinfachtes Verfahrensfließbild einer Salpetersäureanlage nach
dem Ostwald-Verfahren mit im Restgas integriertem Reaktor zur
NOx-Reduktion (Perbandt, 2011).

• Primäre Maßnahme

Zur primären NOx-Emissionsminderung wird der Umsatzgrad der Absorption

verbessert. Dies lässt sich durch Erhöhung des Absorptionsdrucks erreichen.

Bei einem Absorptionsdruck von 15 bar betragen die Emissionen 0,1 bis 0,3 g
m3

(Wiesenberger, 2001). Im Mittel entspricht dies etwa dem zugelassenen Emis-

sionsgrenzwert. Der bisherige Stand der Technik ermöglicht jedoch nur Drücke

bis 14 bar (Dittmeyer et al., 2005). Zusätzlich ist der Betrieb bei hohen Drücken

nicht wirtschaftlich. Ferner kann die NOx-Konzentration im Restgas auch durch

Modifikation der Absorptionskolonne (z.B. Siebbodenanzahl, Flüssigkeitsstand)

und durch niedrige Absorptionstemperaturen (zusätzliche Kühleinrichtungen)

vermindert werden. Dadurch werden die Ausstöße jedoch nicht ausreichend ge-

senkt (Wiesenberger, 2001). Die primäre Minderung des N2O-Ausstoßes könnte

durch Austausch bzw. die Modifikation des etablierten NH3-Oxidations-Kata-

lysators bewirkt werden (Schwefer et al., 2000). So bieten die Hersteller von

Katalysatornetzen Pd-modifizierte Netze an, wie beispielsweise das FTCplus-

System der Heraeus Holding GmbH. Dieses System senkt die Bildung von N2O

um mehr als 30% (Heraeus, 2000). Alternative nicht edelmetallbasierte Kataly-

satoren senken die N2O-Bildung deutlich, erreichen jedoch nicht die gewünschte
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NOx-Selektivität (Gleichung (3.1)).

• Sekundäre/tertiäre Maßnahme

Sekundäre Maßnahmen zur Senkung der N2O-Konzentration im Prozessgas wer-

den direkt im Verfahren integriert. Entweder wird das N2O thermisch oder an

einem Sekundär-Katalysator zersetzt. Es handelt sich hier um Maßnahmen im

Anschluss am Ammoniakbrenner. Diese Maßnahmen haben jedoch zum Nach-

teil, dass sie zu Produktverlust führen können (Hallan et al., 2001) und die

Gefahr besteht, dass Produktsäure durch einen möglichen Abrieb des Kataly-

sators verunreinigt werden kann (Schwefer et al., 2005).

Bei tertiären Maßnahmen der NOx-Minderung handelt es sich um dem Prozess

nachgeschaltete Verfahren. Die Stickoxide werden an einem Katalysator mit

einem Reduktionsmittel reduziert. Eine Möglichkeit ist die nicht selektive kata-

lytische Reduktion (NSCR, engl.: Non Selective Catalytic Reduction). Hierbei

reagiert der in NOx gebundene Sauerstoff mit zusätzlich zugeführtem Brennstoff

(Erdgas oder Wasserstoff) wobei auch der sich im Abgas befindende Sauerstoff

reduziert wird. Nachteile der NSCR sind somit der hohe Verbrauch an Brenn-

stoff und die Entstehung von Sekundäremissionen, wie z.B. CO, CO2. Dieses

Verfahren entspricht deshalb nicht mehr dem Stand der Technik (Wiesenberger,

2001). Bei der selektiven katalytischen Reduktion hingegen werden die Stickoxi-

de selektiv an einem Katalysator reduziert. Als Reduktionsmittel können Koh-

lenwasserstoffe (KW), NH3 und Wasserstoff (Savva und Costa, 2011) eingesetzt

werden. Zu den tertiären Verfahren bei der Senkung der N2O-Konzentrationen

zählen Maßnahmen, die nach dem abgeschlossenen Produktionsprozess erfolgen.

Die ThyssenKrupp Industrial Solutions AG hat zur simultanen Entfernung von

NOx und N2O eine sogenannte “End-of-pipe-Technologie“, das EnviNOx®-Ver-

fahren entwickelt.

Auf die selektive Reduktion mit NH3 und die von der ThyssenKrupp Industrial

Solutions AG entwickelte Maßnahme wird im Anschluss eingegangen.

• SCR mit NH3

1957 wurde die NOx-SCR mit NH3 an einem Platin-Katalysator von der En-

gelhard Corporation (heute BASF Catalysts LLC) patentiert (Centi und Pera-

thoner, 2007). Da der Katalysator unter Betriebsbedingungen NH4NO3 bildete,
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wurde die Forschung weiter vorangetrieben (Centi und Perathoner, 2007). In den

Sechziger Jahren des letzten Jahrhunderts wurde für den Einsatz in der NOx-

SCR in Japan ein Vanadium-/Titanoxid-Katalysator entwickelt (Nojiri et al.,

1995). Analoge Katalysatoren werden bis heute industriell für die stationäre

Abgasnachbehandlung, beispielsweise in Kraftwerken, eingesetzt. Bei Vanadi-

umoxiden handelt es sich jedoch um karzinogenes Material. Für den Einsatz

unbedenklicher Katalysatoren wurden bis 1993 mehr als tausend Katalysator-

Zusammensetzungen für die Reduktion von NO mit NH3 getestet (Jannsen und

Meijer, 1993). Als Alternative können metallausgetauschte Zeolithe eingesetzt

werden. Am effektivsten zeigten sich bisher Eisen- und Kupfer-Zeolithe. Der

Eisen-Zeolith, Fe-ZSM-5, weist im Vergleich zu dem kommerziell eingesetzten

Vanadium-Katalysator bei 400 ◦C eine fünffach beziehungsweise bei 450 ◦C ei-

ne siebenfach höhere Aktivität auf (Long und Yang, 2002). Er ist aktiv und

selektiv für die NOx-SCR bis zu Temperaturen von 700 ◦C und funktioniert so-

mit im Gegensatz zu den vanadiumbasierten Systemen auch bei Temperaturen

oberhalb von 550 ◦C (Kröcher et al., 2006). Zusätzlich weist er eine viel höhe-

re NH3-Speicherkapazität auf (Kamasamudram et al., 2010). Aufgrund dieser

Vorteile besteht im Automobilsektor der Trend, die vanadiumbasierten Kataly-

satoren durch Zeolith-Katalysatoren zu ersetzen (Grossale et al., 2008b). Wobei

es sich hierbei um metallausgetauschte Zeolith-Katalysatoren handelt (Kröcher,

2007). Eisen-Zeolith-Katalysatoren weisen im Vergleich mit Kupfer-Zeolithen

eine höhere Lebensdauer und Aktivität in Anwesenheit von Wasserdampf auf

(Chen und Sachtler, 1998). Deshalb werden für Temperaturen > 300 ◦C und

Abgasströme, die Wasser beinhalten, Eisen-Zeolithe bevorzugt eingesetzt.

EnviNOx®

Bei dem EnviNOx®-Verfahren handelt es sich um einen analogen Prozess zu

den bereits etablierten katalytischen Verfahren zur NOx-Reduktion, der jedoch

die Möglichkeit bietet, alle Stickstoffoxid-Emissionen (N2O und NOx) in einem

Reaktor zu zersetzen/reduzieren. Die Emissionsminderung findet in einem Radi-

alstromreaktor mit einer regellosen Schüttung von Katalysatorpellets an Eisen-

Zeolithen statt. NOx wird mit NH3 als Reduktionsmittel heterogen-katalytisch

reduziert und N2O je nach Temperatur am Katalysator zersetzt oder mittels
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Kohlenwasserstoffen reduziert (Groves und Sasonow, 2009). Abbildung 3.2 zeigt

ein Beispiel für das EnviNOx®-Verfahren. In diesem Fall handelt es sich um

eine zweistufige Abgasnachbehandlung nach der Variante 1 des EnviNOx®-

Verfahrens. Sie setzt sich aus einer Zersetzungsstufe für N2O (DeN2O
®-Stu-

fe) und einer anschließender Reduktionsstufe für NOx (DeNOx-Stufe) mittels

Einspeisung von NH3 zusammen. Dabei handelt es sich nur um eine ausgewähl-

te Variante, welche insbesondere bei hohen Abgastemperaturen zum Einsatz

kommt. Je nach Anwendung können die Funktionen variiert werden (Thyssen-

Krupp Industrial Solutions AG, 2013). Bei der Salpetersäureproduktion steht

NH3 bereits zur Verfügung und bietet sich daher zur Nutzung als Reduktions-

mittel an. Dabei muss jedoch beachtet werden, dass kein NH3 freigesetzt wird

und der sogenannte NH3-Schlupf auftritt, da dieser ebenfalls umweltschädlich

ist. Zulässige Grenzwerte bewegen sich typischerweise zwischen 5 und 10 ppm

NH3.
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Abbildung 3.2: EnviNOx®-Verfahren der Variante 1 (ThyssenKrupp Industrial
Solutions AG, 2013).
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Zur Beschreibung des EnviNOx®-Prozesses müssen die am Katalysator einzeln

ablaufenden Reaktionen berücksichtigt werden. Die zu untersuchende Variante

ist zweistufig (vgl. Abbildung 3.2). In der ersten Stufe laufen die N2O-Zerset-

zung in Anwesenheit von NOx und die NO-Oxidation ab. In Stufe 2 laufen

zusätzlich zur Zersetzung von N2O und der NO-Oxidation durch Zugabe von

Ammoniak, die NH3-Oxidation mit O2, die Reduktion von NOx mit NH3 und

bei entsprechend hoher NH3-Zugabe auch die Reduktion von N2O mit NH3 ab.

Im Folgenden werden die Reaktionsmechanismen am Katalysator erläutert, be-

kannte Einflüsse einzelner Komponenten auf die jeweilige Reaktion und bereits

in der Literatur beschriebene Reaktionsgeschwindigkeitsansätze geschildert.

4.1 N2O-Zersetzung

Distickstoffmonoxid wird am eingesetzten Katalysator zu N2 und O2 zersetzt.

2 N2O → 2 N2 +O2 (4.1)

Im ersten Reaktionsschritt reagiert N2O zu Stickstoff und einem adsorbierten O-

Atom (O∗S). Anschließend bildet das adsorbierte O-Atom unter Rekombination

oder Reaktion mit einem weiteren N2O-Molekül molekularen Sauerstoff (Kögel,

2001).

N2O+ S → N2 +O ∗ S (4.2)

2 O ∗ S → O2 + S (4.3)

N2O+O ∗ S → O2 +N2 + S (4.4)



16 4 Stand des Wissens

Geringe Mengen an NO/NO2 beschleunigen die N2O-Zersetzung am Eisen-Zeo-

lith-Katalysator (Kögel, 2001).

2 N2O
NO, NO2−−−−−−→ 2 N2 +O2 (4.5)

Als Mechanismus der NO-katalysierten Zersetzung schlägt die Gruppe um Tu-

rek (Kögel et al., 2001) vor, dass NO mit einem adsorbierten Sauerstoffatom

adsorbiertes Stickstoffdioxid (NO2 ∗ S) bildet, welches im Anschluss mit einem

weiteren adsorbierten Sauerstoffatom zu sorbierten NO3 reagiert. Das NO3 ∗ S

bildet bei der Desorption NO und ein adsorbiertes Sauerstoffmolekül (O2 ∗ S).

N2O+ S → N2 +O ∗ S
NO+O ∗ S � NO2 ∗ S (4.6)

NO2 ∗ S + O ∗ S � NO3 ∗ S (4.7)

NO3 ∗ S → NO+O2 ∗ S (4.8)

Befindet sich nur NO2 zusätzlich zu N2O im Abgasstrom, beginnt der Me-

chanismus der NO2-katalysierten Zersetzung mit der Adsorption von NO2 am

Katalysator.

NO2 + S � NO2 ∗ S (4.9)

Die adsorbierte Spezies (NO2 ∗ S) reagiert dann entsprechend Gleichung (4.7)

und (4.8) weiter.

Kögel (Kögel, 2001) beschreibt erstmals den hemmenden Einfluss von H2O auf

die N2O-Zersetzung und hat diesen bei der kinetischen Beschreibung berücksich-

tigt. Perbandt (Perbandt, 2011) hat in seiner Arbeit den NO-Effekt und den

Einfluss von H2O auf die N2O-Zersetzung im für Salpetersäureanlagen inter-

essanten Konzentrationsbereich detailliert untersucht. Basierend auf den Mess-

daten ist unter Berücksichtigung der beobachteten Einflüsse eine intrinsische

Kinetik entwickelt worden. Des Weiteren hat sich Perbandt erstmalig mit der

Beschreibung der Stofftransportvorgänge an Fe-Zeolith-Katalysatoren bei der

N2O-Zersetzung beschäftigt (Perbandt et al., 2013). Die Ergebnisse seiner Ar-

beit zeigen eine gute Vorhersage bei einem Scale-up Faktor von ungefähr 100.
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Durch die von Perbandt durchgeführte Forschung kann die Zersetzungsstufe des

in Abbildung 3.2 dargestellten EnviNOx®-Prozesses ausgelegt werden. Das ent-

wickelte Modell unterscheidet jedoch nicht zwischen den Stickoxiden NO und

NO2. Bei der Modellierung wird vereinfachend angenommen, dass die gesamte

Menge an NOx nur aus NO besteht (Perbandt, 2011). Für die Berücksichtigung

des Einflusses des Oxidationsgrades von NOx bei der co-katalysierten N2O-Zer-

setzung muss die Rolle der NO-Oxidation noch näher untersucht werden.

4.2 NO-Oxidation

Im Gegensatz zu vanadiumbasierten Katalysatorsystemen wird die Gleichge-

wichtseinstellung von NO und NO2 (Chatterjee et al., 2007) an dem untersuch-

ten Eisen-Zeolithen katalysiert (Gleichung (3.4)).

2 NO +O2 � 2 NO2

Die Arbeitsgruppe um Harold (Metkar et al., 2012) hat in ihrer Arbeit folgenden

Mechanismus zur Beschreibung der NO-Oxidation publiziert. Molekularer Sau-

erstoff adsorbiert an einem aktiven Zentrum (S) und dissoziiert im Anschluss.

NO aus der Gasphase wird mit einem adsorbierten Sauerstoffatom zu NO2 oxi-

diert (Gleichung (4.6)), welches im Anschluss desorbiert.

O2 + S � O2 ∗ S (4.10)

O2 ∗ S + S � 2 O ∗ S (4.11)

NO +O ∗ S � NO2 ∗ S
NO2 ∗ S � NO2 + S (4.12)

Zusätzlich zur Rückreaktion von NO2 zu NO (Gleichung (3.4)) wird NO auch

bei der Adsorption von NO2 am Katalysator gebildet. Hierbei dimerisiert NO2

zu N2O4 und disproportioniert zu einem Nitrosyl-Kation (NO+) und einem

Nitrat-Anion (NO−
3 ) (Rivallan et al., 2009).

2 NO2 � N2O4 � NO+ +NO−
3 (4.13)
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Das NO+-Ion reagiert im Anschluss mit einer am Katalysator angereicherten

negativen Spezies zu NO (beispielsweise O2−, vgl. Gleichung (4.45)). Die Grup-

pe um Tronconi (Grossale et al., 2008a) beschreibt die Disproportionierung von

NO2 als Reaktion mit einem Oberflächensauerstoff-Anion, das beispielsweise

in Anwesenheit von Wasser gebildet werden kann. Hierbei werden ein Nitrit-

(NO−
2 ) und ein Nitrat-Anion (NO−

3 ) gebildet. Das NO−
2 -Ion reagiert anschlie-

ßend mit einem weiteren NO2 und bildet ein NO-Molekül und ein NO−
3 -Ion.

2 NO2 +O2− → NO−
2 +NO−

3 (4.14)

NO−
2 +NO2 → NO−

3 +NO (4.15)

Die NO-Oxidation an Eisen-Zeolith-Katalysatoren ist bereits von mehreren Ar-

beitsgruppen untersucht worden. Čapek (Čapek et al., 2007) hat gezeigt, dass

die Anwesenheit von NO2 einen inhibierenden Effekt auf die Oxidation von NO

aufweist. Untersuchungen der Arbeitsgruppe um Harold (Metkar et al., 2011)

haben denselben Einfluss dargestellt. Diese Inhibierung ist auf die Adsorption

von NO2 am Katalysator zurückzuführen, vgl. Gleichung (4.9) (Rivallan et al.,

2009). Stickstoffdioxid beziehungsweise die bei der Adsorption gebildeten Ober-

flächenspezies blockieren die aktiven Zentren für die NO-Oxidation (Metkar

et al., 2011). Zusätzlich haben Kröcher (Kröcher et al., 2006) und Metkar (Met-

kar et al., 2012) beobachtet, dass auch Wasserdampf die Reaktion beeinflusst.

Die Oxidations-Aktivität des Katalysators wird in Anwesenheit von 5Vol.%

H2O stark gesenkt. Dieser Einfluss erklärt sich durch die Adsorption von H2O

an dem eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator (Sun et al., 2001). Wasserdampf

blockiert die aktiven Spezies für die NO-Oxidation (Brosius und Martens, 2004).

Zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit der NO-Oxidation wird von

der Arbeitsgruppe um Tronconi (Chatterjee et al., 2007) und Schuler (Schuler,

2009) ein von Hauptmann (Haupmann et al., 2007) für Pt-Al2O3-Katalysatoren

entwickelter Potenz-Ansatz verwendet. Čapek (Čapek et al., 2007) hat die be-

obachtete Hemmung durch NO2 im Reaktionsgeschwindigkeitsansatz integriert.

Der Konzentrationseinfluss von NO, O2 und NO2 wird von Chatterjee et al.,

Schuler und Čapek et al. jeweils über die stöchiometrischen Koeffizienten (Glei-

chung (3.4)) 1, 0,5 und 1 beschrieben. Der Reaktionsgeschwindigkeitsansatz
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dieser Arbeitsgruppen kann mit folgender Gleichung beschrieben werden.

rNO-Ox. =

k0 · exp −EA

R · T ·
(
cNO · c0,5O2

− cNO2

Kc

)
(1 +KNO2 · cNO2)

(4.16)

Metkar (Metkar et al., 2012) hat zur Modellierung der NO-Oxidation an Eisen-

und Kupfer-Zeolith-Katalysatoren eine Elementarkinetik, bestehend aus zehn

Schritten, entwickelt. In Vorarbeiten hat die Forschergruppe Reaktionsordnun-

gen für NO (0,9 bis 1), O2 (0,55 bis 0,59) und NO2 (0,42 bis 0,49) ermittelt. Zur

Beschreibung des H2O-Einflusses für Eintrittskonzentrationen > 2Vol.% ist ein

vereinfachter Ansatz vorgeschlagen worden.

rNO-Ox. =

k0 · exp −EA

R · T ·
(
cNO · c0,5O2

− cNO2

Keq

)
cH2O

(4.17)

Das Gleichgewicht zwischen NO und NO2 wird durch die KonstanteKeq berück-

sichtigt, deren Berechnung im Anhang dargestellt ist (vgl. A.2, Gleichung (A.1)).

In einer Arbeit der Gruppe um Krutzsch (Chatterjee et al., 2010) wurde der

Effekt von Wasserdampf auf die NO-Oxidation mit einer Reaktionsordnung

berücksichtigt, die jedoch bei typischen Dieselabgasen (cH2O ≈ 10Vol.%) einen

Wert von null erreicht. Die kinetischen Parameter der entwickelten Ansätze zur

Beschreibung der NO-Oxidation in der Literatur sind in Tabelle 4.1 zusammen-

gefasst, wobei die NO2-Hemmkonstante von Čapek über das ideale Gasgesetz

umgerechnet ist. Die Arbeitsgruppe um Krutzsch hat keine kinetischen Para-

meter publiziert.
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Tabelle 4.1: Kinetische Parameter für die NO-Oxidation (Gleichung (4.16) und
(4.17)) in der Literatur.

Author k0 EA/
kJ

mol
KNO2

Chatterjee et al. (2007) 6,478·103 mol

mwashcoat · s 31 0

Schuler (2009) 1,1·102 m4,5

g · s · mol0,5
18 0

Čapek et al. (2007) 1,9·105 mol

g · s · atm3
42 80

m3

mol

Metkar et al. (2011) - 39 -

4.3 NH3-Oxidation mit O2

In Anwesenheit von Sauerstoff läuft am Katalysator die selektive katalytische

Oxidation (SCO, engl.: Selective Catalytic Oxidation) von NH3 ab. Long und

Yang (Long und Yang, 2000) haben Untersuchungen zur SCO an verschiedenen

ionenausgetauschten Zeolithen durchgeführt, wobei sich zeigte, dass der Eisen-

Zeolith-Katalysator des Typen ZSM-5 die höchste katalytische Aktivität auf-

weist. Die Oxidation läuft nach Gleichung (3.2) ab.

4 NH3 + 3 O2 → 2 N2 + 6 H2O

Long hat außerdem beobachtet, dass die Selektivität der Oxidation von NH3

zu NO und N2O (vgl. Gleichung (3.1), (3.3)) an Eisen-Zeolithen (Long und

Yang, 2000) bei Temperaturen < 400 ◦C sehr gering ist (max. 8%), es wird

hauptsächliche N2 gebildet. Bei höheren Temperaturen wird Ammoniak zu

100% zu N2 oxidiert. Der Reaktionsablauf kann über die Hydroxylamin-Theo-

rie (Holzmann, 1967) dargestellt werden. Im ersten Schritt adsorbiert NH3

unabhängig von der O2-Konzentration am eingesetzten Katalysator (Grossa-

le et al., 2008a).

NH3 + S � NH3 ∗ S (4.18)
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Das adsorbierte NH3 reagiert mit Sauerstoff aus der Gasphase und bildet ein

Peroxohydroxylamin-Intermediat ( NH2 ∗ OH ∗ O ∗ S), welches zu Stickstoff,

Wasser und Sauerstoff zerfällt.

4 NH3 + 4 S � 4 NH3 ∗ S
4 NH3 ∗ S + 4 O2 � 4 NH3 ∗O ∗O ∗ S � 4 NH2 ∗OH ∗O ∗ S (4.19)

4 NH2 ∗OH ∗O ∗ S → 2 N2 + 6 H2O+O2 + 4 S (4.20)

In Summe ergibt sich daraus die stöchiometrische Gleichung (3.2) der NH3-

Oxidation mit O2 zu N2.

Die Arbeitsgruppe um Tronconi (Grossale et al., 2008a) hat den Einfluss der

O2-Eintrittskonzentration auf die NH3-Oxidation in einem Bereich von 2 bis

10Vol.% untersucht. O2 begünstigt die Reaktion, der Umsatz von NH3 steigt bei

Erhöhung des O2-Gehaltes am Reaktoreintritt. Die Anwesenheit von Wasser-

dampf zeigt hingegen einen hemmenden Einfluss (Long und Yang, 2001; Kröcher

et al., 2006) auf die NH3-Oxidation. H2O blockiert die für die Reaktion aktiven

Spezies durch Adsorption am Katalysator, wie bei der NO-Oxidation (Gongshin

und Yang, 2005).

Zur NH3-Oxidation an Eisen-Zeolith-Katalysatoren sind bereits von mehreren

Arbeitsgruppen kinetische Reaktionsgeschwindigkeitsansätze publiziert worden.

In den meisten Fällen wird die Adsorption von NH3 am Katalysator über den

Bedeckungsgrad (θNH3) berücksichtigt (Gleichung (4.25)), wie bei der Grup-

pe um Tronconi (Chatterjee et al., 2007) und Schuler (Schuler, 2009). Diese

Ansätze basieren auf den bisher publizierten Untersuchungen an vanadiumba-

sierten Systemen (Chatterjee et al., 2006). Der Einfluss von O2 wird in Form

eines Potenzansatzes beschrieben. Die Gruppe um Krutzsch (Chatterjee et al.,

2010) hat zur Beschreibung von O2-Konzentrationen > 2Vol.% eine Reakti-

onsordnung für O2 von null verwendet. Wang (Wang et al., 2011) hat eine

Reaktionsordnung von 1 für Sauerstoff postuliert. Der Reaktionsgeschwindig-

keitsansatz dieser Arbeitsgruppen kann mit folgender Gleichung beschrieben

werden.

rNH3-Ox. = k0 · exp
(−EA

R · T
)
· θNH3 · cqO2

(4.21)
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Die Forscher um Yezerets (Kamasamudram et al., 2010) hingegen haben zur

Beschreibung der Experimente zur NH3-Oxidation bei konstanter O2-Eintritts-

konzentration einen Potenzansatz verwendet.

rNH3-Ox. = k0 · exp
(−EA

R · T
)
· csNH3

(4.22)

Die Hemmung durch Wasserdampf (Kröcher et al., 2006) ist bisher von kei-

ner Gruppe bei der Beschreibung der NH3-Oxidation berücksichtigt worden.

Die kinetischen Parameter in der Literatur sind in Tabelle 4.2 aufgelistet. In

der Arbeit der Forscher um Krutzsch sind keine Parameter publiziert. Kama-

samudram et al. haben die Parameter für einen nicht gealterten Katalysator

ermittelt.

Tabelle 4.2: Kinetische Parameter für die NH3-Oxidation (Gleichung (4.21) und
(4.22)) in der Literatur.

Author k0 EA/
kJ

mol
s q

Chatterjee et al. (2007) 3,135·103 mol

m3
washcoat · s 177,7 - 0

Schuler (2009) 8,1·105 mol

m3 · s 120 - 0,49

Wang et al. (2011) 8,36·105 m3

mol · s 125,3 - 1

Kamasamudram et al. (2010) - 68,7 0,77 -

4.4 NOx-SCR

Zur Beschreibung der selektiven katalytischen Reduktion von NOx-Stickoxiden

mit NH3 sind bereits zahlreiche Arbeiten an verschiedenen Katalysatorsystemen

publiziert worden. Willey et al. (Willey et al., 1985) haben zur Beschreibung der

SCR von NO mit NH3 bereits 1985 ein mechanistisches Modell veröffentlicht.

Diese auch Standard -SCR genannte Reaktion läuft nach folgender stöchiome-
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trischer Gleichung ab.

4 NH3 + 4 NO+O2 → 4 N2 + 6 H2O (4.23)

In Abwesenheit von O2 kann Stickstoffmonoxid durch Ammoniak nach folgender

Stöchiometrie reduziert werden.

4 NH3 + 6 NO → 5 N2 + 6 H2O (4.24)

Diese Reaktion, die NO-SCR, ist jedoch sehr viel langsamer als die Standard -

SCR und daher nicht relevant bei der Abgasnachbehandlung in Anwesenheit

von überschüssigem Sauerstoff (Koebel et al., 2001).

Reaktionsmechanismus Standard-SCR:

Zur Beschreibung der Standard -SCR an einem Eisen-ZSM-5-Katalysator hat

Iwasaki (Iwasaki et al., 2009) einen Sorptionsmechanismus entwickelt, wobei

NH3, NO sowie O2 an der Katalysatoroberfläche adsorbiert werden. Der ge-

schwindigkeitbestimmende Schritt ist die Oxidation des sorbierten NO (NO∗S)
mit einem adsorbierten Sauerstoffatom zu NO2∗S, das am Katalysator mit H2O

salpetrige Säure (HONO) und HNO3 bildet. HONO wird anschließend durch

NH3 zu Stickstoff und Wasser reduziert. Untersuchungen zum Sorptionsverhal-

ten von NO haben jedoch gezeigt, dass die Adsorption von NO am eingesetzten

Katalysator bei tiefen Temperaturen (50 ◦C) in Abwesenheit von Wasserdampf

(konkurrierende Adsorptionsspezies) bereits sehr gering ist und mit steigender

Temperatur nicht mehr auftritt (Harting, 2010). Untersuchungsergebnisse in

Anwesenheit von H2O der Arbeitsgruppe um Tronconi (Colombo et al., 2010)

haben dies bestätigt. Daher muss NO aus der Gasphase mit dem adsorbierten

Ammoniak reagieren. Zur Beschreibung hat Zhdanov (Zhdanov, 2011) den in

den Gleichungen (4.25) bis (4.32) dargestellten Mechanismus entwickelt, wobei

S das aktive Zentrum (Eisen oder Kupfer) darstellt. In Anwesenheit von NO

dimerisiert die durch Gleichung (4.19) dargestellte NH3∗O-Oberflächenspezi-

es (NH3 ∗O ∗O ∗ S) nicht zu einem Hydroxyl-Intermediat, sondern agiert als

Reduktionsmittel für NO (Gleichung (4.26)).
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NH3 + S � NH3 ∗ S (4.25)

NH3 ∗ S + O2 → NH3 ∗O ∗O ∗ S
NO+NH3 ∗O ∗O ∗ S → N2 +H2O+OH ∗O ∗ S (4.26)

NH3 +OH ∗O ∗ S � NH3 ∗OH ∗O ∗ S (4.27)

NO + NH3 ∗OH ∗O ∗ S → N2 + 2 H2O+O ∗ S (4.28)

NH3 +O ∗ S � NH3 ∗O ∗ S (4.29)

NO + NH3 ∗O ∗ S → N2 +H2O+OH ∗ S (4.30)

NH3 +OH ∗ S � NH3 ∗OH ∗ S (4.31)

NO + NH3 ∗OH ∗ S → N2 + 2 H2O+ S (4.32)

In Summe ergibt sich daraus die stöchiometrische Gleichung der Standard -SCR

(4.23). Untersuchungen zur Standard -SCR an Eisen-Zeolith-Katalysatoren ha-

ben gezeigt, dass die Reaktion bei Erhöhung des NH3:NO-Eintrittsverhältnisses

verlangsamt wird (Devadas et al., 2007), wie schon für vanadiumbasierte Kata-

lysatoren gezeigt (Chatterjee et al., 2006). NH3 wirkt somit inhibierend (Abbil-

dung 7.6). Huang (Huang et al., 2002) hat den hemmenden Einfluss als Folge

der ebenfalls am Katalysator auftretenden NH3-Oxidation mit O2 beschrieben.

Untersuchungen der Arbeitsgruppe um Wokaun (Kröcher et al., 2006) haben

jedoch ergeben, dass die Aktivität der NH3-Oxidation mit O2 bei Temperatu-

ren < 600 ◦C zu gering ist, um mit der Standard -SCR in Konkurrenz zu stehen.

In einer weiteren Deutung kann die NH3-Hemmung durch das Auftreten der

konkurrierenden NH3-Adsorption an den für die NOx-SCR aktiven Spezies und

der dadurch bedingten Blockierung dieser erklärt werden (Brandenberger et al.,

2008). Ergänzend hat Devadas (Devadas, 2006) zur Erklärung des verlangsa-

menden Einflusses bei höherer NH3-Konzentration die Reduktion der Fe3+- zu

Fe2+-Ionen durch NH3 vorgeschlagen, welche mit steigender Temperatur von

Sauerstoff wieder reoxidiert werden (Voskoboinikov et al., 1998). Bei beiden Ur-

sachen der NH3-Hemmung wird davon ausgegangen, dass es sich um einen tem-

peraturabhängigen Effekt handelt, der bei höheren Temperaturen nicht mehr

auftritt.
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Chatterjee (Chatterjee et al., 2007) hat den Einfluss von Sauerstoff auf die

Standard -SCR im Konzentrationsbereich von 2 bis 10Vol.% untersucht. Die

Experimente haben gezeigt, dass O2 die Reaktion begünstigt. Dies haben die

Ergebnisse von Schuler (Schuler, 2009) für O2-Eintrittskonzentrationen von 0,5

bis 20Vol.% O2 bestätigt. Wasserdampf hingegen hat einen hemmenden Ein-

fluss auf die Reduktion von NO mit NH3 (Kröcher et al., 2006). Der inhibierende

Effekt von H2O ist temperaturabhängig und bei Temperaturen > 380 ◦C nicht

mehr zu beobachten (Devadas et al., 2006). Untersuchungen der Arbeitsgruppe

um Tronconi (Grossale et al., 2008a) haben gezeigt, dass es sich hierbei um

einen konstanten Einfluss handelt, der nicht von der H2O-Eintrittskonzentrati-

on abhängt.

Im Gegensatz zu den beobachteten Ergebnissen an vanadiumbasierten Kataly-

satoren (Ciardelli et al., 2007) und Kupfer-Zeolithen (Takamitsu et al., 2012)

wird in der Literatur bei der Standard -SCR ein überstöchiometrischer NH3-Ver-

brauch von mehreren Forschergruppen beschrieben. Bereits 2001 hat die Gruppe

um Sachtler (Sun et al., 2001) die Stöchiometrie der Umsetzung von NH3 mit

NO diskutiert. Devadas (Devadas et al., 2005) hat bei seinen Untersuchungen

zur Standard -SCR festgestellt, dass bei Variation des NH3:NO-Eintrittsverhält-

nisses bei unterschiedlichen Temperaturen (200 bis 450 ◦C) konstant 12% NH3

überstöchiometrisch verbraucht werden. Dieser zusätzliche Verbrauch wird als

NH3-Oxidation mit O2 interpretiert. Schuler (Schuler, 2009) hat den NH3-Mehr-

verbrauch sowohl bei der Standard -SCR als auch bei der Reduktion von NO2

mit NH3 (NO2-SCR) beobachtet. Als Erklärung für den Mehrverbrauch bei

der Standard -SCR werden verschiedene Ansätze diskutiert. Die nach Devadas

vorgeschlagene NH3-Oxidation mit O2 kann aufgrund in der Literatur beschrie-

bener Ergebnisse (Grossale et al., 2008b) als Erklärung ausgeschlossen werden,

da sie erst bei Temperaturen über 350 ◦C signifikant NH3 verbraucht.

Da der Mehrverbrauch an NH3 nur in Gegenwart von NO (bzw. NO2) auf-

tritt (Schuler, 2009), muss der Mechanismus mit einer Spezies gekoppelt sein,

die nur in dieser Abgaskomposition existiert. Schuler diskutiert einen Redox-

Zyklus, welcher die Oxidation von NH3 mit O2 katalysiert durch NOx-Ober-

flächenspezies beschreibt. In Abbildung 4.1 ist ein solcher Zyklus beispielhaft

dargestellt (Schuler, 2009). Als katalysierende Spezies kommen alle adsorbier-

ten O- und N-haltigen Spezies (NO−
3 , NO−

2 und NO+) infrage, die am Anfang
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dieses Abschnittes diskutiert werden.

Abbildung 4.1: Redox-Zyklus zwischen zwei N-haltigen Oberflächenspezies, die
durch NH3 reduziert bzw. durch O2 oxidiert werden (Schuler,
2009).

Als dritte Möglichkeit erwägt Schuler (Schuler, 2009) einen Ammoniak-Zerfall

mit anschließender Reaktion von H2 (dargestellt in Gleichung (4.33) und (4.34)).

Dieser wird jedoch als Erklärung ausgeschlossen, da von Schuler kein Zerfall von

NH3 im untersuchten Temperaturbereich beobachtet worden ist.

NH3

[Fe]−−⇀↽−− N2 + 3 H2 (4.33)

3 H2 + 1, 5 O2 −→ 3 H2O (4.34)

Die Arbeitsgruppe um Olsson (Nedyalkova et al., 2013) hat zur Identifikation

des NH3-Mehrverbrauchs an Eisen-Zeolith-Katalysatoren weiterführende Un-

tersuchungen durchgeführt. Die Experimente von Nedyalkova folgen einem 4-

stufigen Protokoll. Nacheinander sind die NO-Oxidation, die Standard -SCR,

die NH3-Oxidation und wiederum die NO-Oxidation untersucht worden. Durch

eine Isotopenmarkierung (15NO, 14NH3) wurde gezeigt, dass Stickstoff nicht

ausschließlich durch die Standard -SCR (15N14N) gebildet wird, da am Reaktor-

austritt auch 14N2 detektiert wird, welches nicht aus der NH3-Oxidation nach

Gleichung (3.2) stammen kann. Es handelt sich demnach um die sogenannte

“parasitische“ NH3-Oxidation (Kamasamudram et al., 2010). Nedyalkova (Ne-

dyalkova et al., 2013) hat ferner beobachtet, dass während der Standard -SCR

(14NH3:
15NO = 1:1) bei nicht vollständigem Umsatz neben 15NO auch 14NO

am Reaktoraustritt auftritt. Daher ist postuliert worden, dass in Anwesenheit

von NO/beim Ablaufen der Standard -SCR der Katalysator ebenfalls für die
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Oxidation von NH3 zu NO (vgl. Gleichung (3.1)) aktiv ist.

4 14NH3 + 5 O2
NO−−→ 4 14NO+ 6 H2O

Schuler (Schuler, 2009) hat keinen Einfluss von O2 auf den NH3-Mehrverbrauch

für O2-Konzentrationen ≥ 6Vol.% beobachtet. Nedyalkova et al. (Nedyalkova

et al., 2013) haben ebenfalls keinen Einfluss von O2 in dem untersuchten Bereich

von 1 bis 8Vol.% festgestellt.

Zur kinetischen Beschreibung der Standard -SCR sind bereits zahlreiche Arbei-

ten publiziert worden. Es werden sowohl der Eley-Rideal- als auch der Potenzan-

satz zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit verwendet. Die Arbeits-

gruppe um Tronconi (Chatterjee et al., 2007), Vogel (Schuler et al., 2009), Ollson

(Sjövall et al., 2010) und Yeo (Wang et al., 2011) haben die NH3-Adsorption an

den aktiven Zentren des Katalysators berücksichtigt. Sorbierte NH3-Moleküle

reagieren mit NO und O2 aus der Gasphase. Bei der verwendeten Beschreibung

der Reduktion von NO mit NH3 handelt es sich um den Eley-Rideal-Mecha-

nismus. Der Einfluss von NO wird in jeder Arbeit mit einer Reaktionsordnung

von 1 beschrieben. Der beschleunigende Effekt der O2-Konzentration und die

Inhibierung durch NH3 sind jedoch nur in den kinetischen Ansätzen von Chat-

terjee et al. und Schuler integriert. Der Reaktionsgeschwindigkeitsansatz dieser

Arbeitsgruppen kann mit folgender Gleichung beschrieben werden.

rStandard-SCR = k0 · exp
(−EA

R · T
)
· cNO · cqO2

· θNH3

1 +KNH3 · θNH3
1−θNH3

(4.35)

Sjövall et al. und Wang et al. haben in ihrer Versuchsmatrix die O2-Konzen-

tration nicht variiert. Die ermittelten kinetischen Parameter sind in Tabelle 4.3

aufgelistet. Sjövall et al. haben keine Parameter publiziert.
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Tabelle 4.3: Kinetische Parameter für die Standard-SCR bei Verwendung eines
Eley-Rideal-Ansatzes (Gleichung (4.35)).

Arbeitsgruppe k0 EA/
kJ

mol
q KNH3

Chatterjee et al. (2007) 3,326·102 m4,5

m3·s·mol0,5
48,7 0,5 52,31

Schuler (2009) 2,1·105 mol
m3·s 43 0,58 220

Wang et al. (2011) 7,48 ·106 m3

mol·s 77,2 0 0

Die Beschreibung der Standard -SCR mit einem Potenzansatz ist bereits aus

den Untersuchungen an nichtmetallausgetauschten Zeolithen (Eng und Bartho-

lomew, 1997) bekannt. Die Arbeitsgruppen um Yang (Huang et al., 2002), Shin-

joh (Iwasaki et al., 2009) und Harold (Metkar et al., 2011) haben für die Stan-

dard -SCR ebenfalls Potenzansätze verwendet. Hier wird die Hemmung durch

NH3 über eine negative Reaktionsordnung von NH3 beschrieben. Einflüsse von

NO und O2 sind ebenfalls über Reaktionsordnungen berücksichtigt worden. Die

Ansätze zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit und die untersuchten

Temperaturbereiche sind in Tabelle 4.4 dargestellt.

Tabelle 4.4: Reaktionsgeschwindigkeitsansätze für die Standard-SCR bei Verwen-
dung eines Potenzansatzes.

Arbeitsgruppe
untersuchter Temperatur-

rStandard−SCR
bereich / ◦C

Huang et al. (2002) 260 bis 300 kapp · cbNO · csNH3
· cqO2

Iwasaki et al. (2009) 200 bis 300 kapp · cbNO · csNH3
· cqO2

Metkar et al. (2011) 200 bis 300 k0 · exp
(−EA

R·T
)
· cbNO · csNH3

· cqO2
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Die in diesen Arbeiten ermittelten Parameter sind in Tabelle 4.5 dargestellt.

Tabelle 4.5: Kinetische Parameter für die Standard-SCR bei Verwendung eines
Potenzansatzes.

Arbeitsgruppe EA/
kJ

mol
s b q

Huang et al. - −0, 11 bis −0, 15 0,88 bis 0,94 0,41 bis 0,36

Iwasaki et al. - −0, 11 bis −0, 21 0,81 bis 0,88 0,29 bis 0,34

Metkar et al. 42 −0, 27 bis −0, 32 0,97 bis 1,09 0,52 bis 0,59

Zur Beschreibung des NH3-Mehrverbrauchs werden in der Literatur verschiede-

ne Ansätze verwendet. Schuler (Schuler, 2009) hat die beobachteten temperatu-

rabhängigen Stöchiometrien im kinetischen Modell über die experimentell beob-

achteten stöchiometrischen Koeffizienten abgebildet, die in Kennfeldern hinter-

legt sind. Die Arbeitsgruppe um Olsson (Sjövall et al., 2010) hingegen hat zur

kinetischen Beschreibung dieses Effektes eine Stöchiometrie für die vermutete

Oberflächenreaktion entwickelt. Adsorbiertes NH3 reagiert mit NO und O2 aus

der Gasphase.

6 NH3 ∗ S + 5 NO+ 2 O2 → 5, 5 N2 + 9 H2O (4.36)

Die Arbeitsgruppe um Tronconi (Colombo et al., 2012) hat zur Beschreibung

des NH3-Mehrverbrauchs einen beschleunigenden Effekt von NO auf die NH3-

Oxidation integriert. Hierbei beschreibt θNH3 den Bedeckungsgrad der Kataly-

satoroberfläche mit NH3 und γ die Abhängigkeit von der NO-Eintrittskonzen-

tration.

rNH3−Ox. = k0 · exp
(
−EA ·

(
1000

T
− 1000

473

))
· θNH3 · (1− γ · cNO) (4.37)

Kinetische Parameter zur NOx-induzierten NH3-Oxidation sind in der Literatur

noch nicht publiziert worden.

Bei äquimolarem Einsatzverhältnis von NO zu NO2 erreicht die SCR-Aktivität

am Eisen-Zeolith-Katalysator (Devadas et al., 2006) ebenso ihr Maximum, wie
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an den vorher untersuchten, vanadiumbasierten Katalysatoren (Koebel et al.,

2001). Die Reduktion von NOx läuft dann nach folgender Stöchiometrie ab.

4 NH3 + 2 NO+ 2 NO2 → 4 N2 + 6 H2O (4.38)

Diese Reaktion wird aufgrund ihrer höheren Reaktionsgeschwindigkeit als Fast-

SCR bezeichnet. Ihre Reaktionsgeschwindigkeit ist bei den Untersuchungen von

Koebel (Koebel et al., 2001) mindestens 10-mal höher als die der Standard -

SCR. Bei einem Eintrittsverhältnis von NO2:NOx < 0, 5 läuft am Katalysator

bis zum vollständigen Verbrauch von NO2 die Fast-SCR und erst im Anschluss

die Standard -SCR ab (Iwasaki und Shinjoh, 2010).

Reaktionsmechanismus Fast-SCR:

Durch instationäre Analyse der Reduktion von NO:NO2 (1:1) mit NH3 hat die

Arbeitsgruppe um Tronconi (Grossale et al., 2008b) gezeigt, dass diese in zwei

Schritten abläuft. Im ersten Schritt wird durch Dimerisierung von Stickstoff-

dioxid N2O4 gebildet. Dieses reagiert mit Wasser zu HONO und HNO3. Die

gebildeten Säuren reagieren mit NH3 zu Ammoniumnitrit (NH4NO2), welches

rasch zu Stickstoff, Wasser und Ammoniumnitrat (NH4NO3) zerfällt.

2 NO2 � N2O4 (4.39)

N2O4 +H2O � HONO+HNO3 (4.40)

NH3 +HONO � NH+
4 +NO−

2 � [NH4NO2] → N2 + 2 H2O (4.41)

NH3 +HNO3 � NH+
4 +NO−

3 � NH4NO3 (4.42)

Der zweite Schritt basiert auf dem Zerfall von NH4NO3 (Gleichung (Rückre-

aktion von 4.42)), der anschließenden Oxidation von NO mit HNO3 und der

Reduktion von salpetriger Säure mit Ammoniak (Gleichung (4.41)).

NH4NO3 � NH3 +HNO3 (4.43)

HNO3 +NO � NO2 +HONO (4.44)

NH3 +HONO → N2 + 2 H2O
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Die Beschreibung des Mechanismus erfolgt in den Gleichungen (4.39) bis (4.44)

über molekulare Spezies. Der reale katalytische Mechanismus verläuft jedoch

über die zugehörigen adsorbierten Oberflächenspezies. Bei Substitution der mo-

lekularen Spezies (HONO und HNO3) durch Nitrit- und Nitratspezies wird die

Reaktionssequenz der Fast-SCR durch folgende Gleichungen beschrieben.

2 NH3 +H2O � 2 NH+
4 +O2− (4.45)

2 NO2 +O2− � NO−
2 +NO−

3 (4.46)

NO−
3 +NO � NO2 +NO−

2 (4.47)

2 NH+
4 + 2 NO−

2 → 2 N2 + 4 H2O (4.48)

In Summe ergibt sich daraus die stöchiometrische Gleichung der Fast-SCR

(4.38). Als geschwindigkeitsbestimmenden Schritt hat Grossale (Grossale et al.,

2008b) die Reduktion von Nitraten durch NO beziehungsweise die Oxidation

von NO durch Nitrate identifiziert.

Im Gegensatz zur Standard -SCR wird die Fast-SCR nur bei Temperaturen

< 200 ◦C mit steigender NH3-Eintrittskonzentration signifikant verlangsamt

(Grossale et al., 2009). Bei höheren Temperaturen wird maximal ein Rück-

gang von 10% des NOx-Umsatzes beobachtet (Grossale et al., 2008a). Die Ar-

beitsgruppe um Wokaun (Devadas et al., 2006) hat den Einfluss von H2O auf

die Reduktion von NOx mit NH3 untersucht. Sie haben dabei festgestellt, dass

Wasserdampf die Reduktion mit NH3 bei einem äquimolaren Eintrittsverhältnis

von NO2:NOx nur sehr schwach beeinflusst. Grossale (Grossale et al., 2008a)

hat hingegen beschrieben, dass die Anwesenheit von Wasserdampf über den

gesamten untersuchten Temperaturbereich einen beschleunigenden Effekt auf

die Fast-SCR zeigt. Sauerstoff beeinflusst die Fast-SCR im Konzentrationsbe-

reich von 2 bis 10Vol.% nicht (Grossale et al., 2008a). Ein stöchiometrischer

NH3-Mehrverbrauch ist bei der Fast-SCR nicht zu beobachten (Schuler, 2009).

Zur kinetischen Beschreibung der Fast-SCR werden in der Literatur Eley-Ride-

al-Ansätze verwendet. Der Einfluss von NO, NO2 und NH3 wird in den Arbeiten

von Chatterjee (Chatterjee et al., 2007), Schuler (Schuler, 2009), Wang (Wang

et al., 2011) und Metkar (Metkar et al., 2013) mit einer Reaktionsordnung von

1 beschrieben. Zusätzlich hat die Gruppe um Weibel (Chatterjee et al., 2007)
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eine Hemmung durch die NO2-Eintrittskonzentration zur Beschreibung der Re-

aktionsgeschwindigkeit integriert, welche mithilfe einer Hemmkonstante (KNO2)

und einer Konstante ε berücksichtigt wird

rFast−SCR = k0 · exp
(−EA

R · T
)
· cNO · cNO2 · θNH3

KNO2 · (ε+ cNO2)
(4.49)

Die Arbeitsgruppe um Krutzsch (Chatterjee et al., 2010) hat den Einfluss

von Wasserdampf auf die Reaktionsgeschwindigkeit der Fast-SCR mit einer

Reaktionsordnung berücksichtigt, welche jedoch bei typischen Dieselabgasen

(cH2O ≈ 10Vol.%) einen Wert von null erreicht. Die kinetischen Parameter

aus den beschriebenen Arbeiten in der Literatur sind in Tabelle 4.6 zusam-

mengefasst. Die Arbeitsgruppe um Krutzsch hat keine kinetischen Parameter

publiziert.

Tabelle 4.6: Kinetische Parameter für die Fast-SCR (Gleichung (4.49)).

Arbeitsgruppe k0 EA/
kJ

mol
KNO2

ε

Chatterjee et al. (2007) 5, 331 · 108 mol
m3·s 113 1 1,29·103 mol

m3

Schuler (2009) 5, 8 · 109 mol
m3·s 36 0 -

Wang et al. (2011) 2, 5 · 109 m3

mol·s 67,1 0 -

Metkar et al. (2013) 5, 7 · 1017 mol

m3
washcoat

·s 69,9 0 -

Bei einem NO2:NOx-Einsatzverhältnis> 0, 5 im Abgas läuft zusätzlich zur Stan-

dard -SCR und Fast-SCR die sogenannte NO2-SCR ab.

3 NO2 + 4 NH3 → 3, 5 N2 + 6 H2O (4.50)

Bei Temperaturen< 200 ◦C läuft auch die NO2-SCR unter Bildung von NH4NO3

am Eisen-Zeolith-Katalysator ab (Iwasaki und Shinjoh, 2010). Bei Temperatu-

ren > 170 ◦C wird NH4NO3 zu N2O und Wasser zersetzt.

2 NO2 + 2 NH3 → N2 +NH4NO3 +H2O (4.51)

NH4NO3 → N2O+ 2 H2O (4.52)



4.5 N2O-SCR 33

Die NO2-SCR ist bekannterweise im Temperaturbereich von 150 bis 450 ◦C lang-

samer als die Fast-SCR (Koebel et al., 2002; Iwasaki und Shinjoh, 2010). De-

vadas (Devadas et al., 2006) hat gezeigt, dass Messungen für ein äquimolares

Einsatzverhältnis von NO2:NO im Temperaturbereich von 200 bis 550 ◦C zu ei-

nem höheren NOx-Umsatz führen als Messungen mit einem Eintrittsverhältnis

> 0, 5. Ab Temperaturen von 550 ◦C zeigen sowohl die NO2-SCR als auch die

Standard -SCR höhere NOx-Umsätze als die NO2-SCR. Im stationären Betrieb

weist das Salpetersäureabgas immer ein Eintrittsverhältnis < 0, 5 auf. Daher ist

die NO2-SCR für diese Arbeit nicht relevant. Im weiteren Verlauf der Arbeit

wird der Begriff NOx-SCR nur auf die Standard -SCR und Fast-SCR bezogen.

4.5 N2O-SCR

Untersuchungen von Kato (Kato et al., 1986) an nichtmetallausgetauschten und

Eisen-Zeolith-Katalysatoren haben gezeigt, dass bei der Reduktion von NO2 mit

NH3 auch eine Reaktion von N2O mit NH3 stattfindet. Die Forschungsgruppe

um Kieger (Mauvezin et al., 1999) beobachten dies ebenfalls bei der Untersu-

chung der Zersetzung von N2O in Anwesenheit von NH3. Eisen-Zeolithe der

BEA-Struktur haben die höchste Aktivität für die N2O-SCR (Delahay et al.,

1999). Die Reduktion folgt einer 2:3-Stöchiometrie (Coq et al., 2000b).

2 NH3 + 3 N2O → 4 N2 + 3 H2O (4.53)

Reaktionsmechanismus N2O-SCR:

Die Gruppe um Kieger (Mauvezin et al., 2000) hat zur Untersuchung der N2O-

SCR an einem Eisen-BEA-Katalysator temperaturprogrammierte Experimente

(Reduktion (TPR), Oxidation (TPO) und Desorption (TPD)) in Abwesenheit

von O2 durchgeführt. Dabei ist von ihnen durch Isotopenmarkierung (15NH3,
14N2O) gezeigt worden, dass der katalytische Abbau von N2O mit NH3 zu N2

über zwei parallel ablaufende Reaktionswege erfolgt. Bei der ersten Reaktion

handelt es sich um einen Redoxzyklus an Eisen-Ionen, bei dem N2O und NH3

als Oxidations- und Reduktionsmittel involviert sind. Sie interagieren an zwei

unterschiedlichen aktiven Spezies und spalten die NN-O-Bindungen des N2O-

Moleküls auf. Bei dem zweiten Reaktionsweg hingegen verläuft die Reaktion
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von N2O und NH3 an einem aktiven Zentrum, an dem das N2O-Molekül an

der N-NO-Bindung gespalten wird. Durch ihre Untersuchungen bei stationären

Bedingungen (T = 350 ◦C) haben sie festgestellt, dass sich während der Reduk-

tion der Verbrauch von N2O zu 86% durch NN-O-Spaltung und zu 14% durch

N-NO-Spaltung zusammensetzt. Der Reaktionsmechanismus durch NN-O-Spal-

tung von N2O basiert auf dem Zersetzungsmechanismus (vgl. Gleichung (4.2)).

In Anwesenheit von NH3 werden die gebildeten O-Oberflächenspezies mit NH3

zu Stickstoff und H2O reduziert.

3 (N2O → N2 +O ∗ S)
3 O ∗ S + 2 NH3 → N2 + 3 H2O (4.54)

Summiert ergeben die Gleichungen die obige Stöchiometrie (4.53). Der Mecha-

nismus der N-NO-Spaltung von N2O bei der N2O-SCR läuft über die Bildung

von NO ab. Während der Reduktion hat Coq (Coq et al., 2000b) zu keinem

Zeitpunkt NO am Reaktionsaustritt detektiert. Jedoch ist bei den Desorpti-

onsmessungen von N2O am Eisen-BEA-Katalysator bei 387 ◦C ein NO-Peak

beobachtet worden, womit die Arbeitsgruppe gezeigt hat, dass die Reaktions-

geschwindigkeit der NO-SCR in Anwesenheit von N2O (NO/N2O < 1) auch in

Abwesenheit von O2 (vgl. Gleichung (4.24)) im untersuchten Bereich viel höher

ist. Der zugehörige Reaktionsmechanismus zur N-NO-Spaltung ist noch nicht

vollständig geklärt (Mauvezin et al., 2000).

Devadas (Devadas et al., 2006) hat Untersuchungen zur N2O-SCR an einem

nicht gealterten Fe-ZSM-5 Monolith-Katalysator durchgeführt. Die Experimen-

ten sind bei konstanten O2- und H2O-Eintrittskonzentrationen von 10Vol.%

und 5Vol.% bei Variation des NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses von 0,1 bis 3

(Devadas, 2006) durchgeführt worden. Die Ergebnisse haben gezeigt, dass der

Katalysator bei Temperaturen < 350 ◦C inaktiv für die N2O-SCR ist. Bei Tem-

peraturen > 600 ◦C ist ein Umsatz von 95% erreicht worden. Bei Variation der

NH3-Eintrittskonzentration ist beobachtet worden, dass auch diese Reduktion

von N2O mit Ammoniak mit steigender NH3-Konzentration gehemmt wird, wie

bereits von der Standard -SCR bekannt. Ferner wurde festgestellt, dass N2O bei

einer Temperatur von 550 ◦C bezogen auf Gleichung (4.53)überstöchiometrisch

verbraucht wird. Devadas (Devadas, 2006) hat den Effekt durch das Ablaufen
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der N2O-Zersetzung und deren Beschleunigung durch die Anwesenheit von NH3

erklärt.

Zur kinetischen Beschreibung dieser Reaktion gibt es im Gegensatz zur Stan-

dard -SCR und Fast-SCR nur wenige Arbeiten in der Literatur. Die Arbeitsgrup-

pe um Kieger (Coq et al., 2000b) hat einen Reaktionsgeschwindigkeitsansatz

basierend auf der klassischen Mars’schen Behandlung von Oxido-Reduktions-

Reaktionen (Mars und van Krevelen, 1954) entwickelt. Dabei entsprechen die

Reaktionsordnungen von NH3 und N2O der Elementarreaktion nach Gleichung

(4.53). Ebenfalls ist in diesem Ansatz bereits der Einfluss der am Katalysator

adsorbierten NH3-Spezies berücksichtigt. Für die Ermittlung der kinetischen

Parameter müsste jedoch eine viel detailliertere Versuchsmatrix durchgeführt

werden. Die Arbeitsgruppe um Tronconi (Colombo et al., 2012) hat zur Be-

schreibung der N2O-Reduktion mit NH3 einen ähnlichen kinetischen Ansatz

verwendet, wie bereits für die NOx-SCR. Der Einfluss der N2O-Konzentration

wird mit einer Reaktionsordnung von 1 berücksichtigt. Diese Gruppe hat die

für die Beschreibung ermittelten kinetischen Parameter nicht publiziert. Die

Arbeitsgruppe um Balakotaiah (Metkar et al., 2013) beschreibt die N2O-SCR

mit einem Eley-Rideal-Ansatz. Adsorbierter Ammoniak reagiert mit N2O aus

der Gasphase.

rN2O−SCR = k0 · exp−EA

R · T · cN2O · θNH3 (4.55)

Die publizierten kinetischen Parameter basieren auf den Messdaten der Arbeits-

gruppe um Wokaun (Devadas et al., 2006) und sind in Tabelle 4.7 aufgelistet.

Tabelle 4.7: Kinetische Parameter für die N2O-SCR (Gleichung (4.55)).

Author k0 EA/
kJ

mol

Metkar et al. (2013) 1, 65 · 1010 mol

m3
washcoat · s 90





5 Versuchsanlage

Die kinetischen Untersuchungen werden an einer voll automatisierten Versuchs-

anlage durchgeführt. Diese wurde von Perbandt (Perbandt, 2011) aufgebaut und

mit einer baugleichen Versuchsanlage der ThyssenKrupp Industrial Solutions

AG anhand von geeigneten Referenzversuchen bezüglich des EnviNOx®-Ver-

fahrens validiert. Die Laboranlage ist in Abbildung 5.1 gezeigt. Das zugehörige

Fließschema ist in Abbildung 5.2 dargestellt. Der Aufbau und die eingesetzten

analytischen Komponenten werden im Anschluss beschrieben.

1 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

Abbildung 5.1: Versuchsanlage: 1 Dosierstrecke mit Massendurchflussreglern, 2
Rohrofen mit Edelstahlreaktor, 3 Heizmanschette mit beschichte-
tem Reaktor, 4 Reaktorbypass, 5 Druckregelung und Nullgasven-
til, 6 FTIR-Spektrometer, 7 Sauerstoffanalysator.
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Abbildung 5.2: Fließschema der Versuchsanlage.

5.1 Beschreibung der Katalysatortestanlage

Typische Abgasbedingungen von Salpetersäureanlagen können mit der Labor-

anlage simuliert werden. Die Gasdosierung erfolgt über Massendurchflussregler

(MFC) der Firma Bronkhorst High-Tech. Die Durchflussraten für die einzelnen

Komponenten sind in Tabelle A.6 im Anhang aufgelistet. Zur Erzeugung von

Wasserdampf wird ein Verdampfersystem der Firma Bronkhorst High-Tech ver-

wendet (Controlled Evaporation and Mixing (CEM)). Dieses besteht aus einem

MFC für Wasser in flüssiger Form und einem entsprechenden Regelventil. Zwi-

schen dem H2O-Vordruck und dem Anlagendruck herrscht eine Druckdifferenz

von 0,7 bar. Der H2O-Vordruck wird durch Beaufschlagung des Vorratsbehälters
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mit N2 bereitgestellt. Die Regelung des Druckes ist elektronisch ausgeführt. Als

optimale Verdampfungstemperatur wurde von Perbandt (Perbandt, 2011) eine

Temperatur von 10K oberhalb des Taupunktes ermittelt. Die Druckabhängig-

keit der Verdampfung wird durch das Prozessleitsystem berücksichtigt und die

jeweilige Verdampfungstemperatur automatisch eingestellt. Wasserdampf wird

dem Gasstrom als letzte Komponente beigemischt. Die Rohrleitungen werden

zur Vermeidung des Auskondensierens von Wasserdampf auf eine Temperatur

von 150 ◦C beheizt. Der eingestellte Abgasstrom kann direkt auf den Reaktor

beaufschlagt oder über eine Bypass-Leitung geströmt werden. Die eingesetzten

Reaktoren und deren Heizung werden anschließend beschrieben. Der Absolut-

druck wird im Anschluss am gewählten Reaktorsystem mit einem Präzisions-

drucktransmitter (DMP 331i) in der Abgasleitung gemessen. Zur Bestimmung

eventueller Druckverluste über der Katalysatorschüttung wird ein Differenz-

drucktransmitter (DMP 331) verwendet. Die Geräte zur Druckmessung sind

beide von der Firma BD-Sensors. Der Anlagendruck wird über ein elektrisch

betriebenes Druckregelventil der Firma Bronkhorst High-Tech geregelt. Der

Anlagenbetrieb ist auf Drücke von 1,5 bis 13 barabs für das Medium Stickstoff

ausgelegt. Vor der Gasanalyse ist ein 4-2-Wegeventil installiert, welches manu-

ell bedient wird. Es ermöglicht ein unmittelbares Umschalten von Prozess- zu

Nullgas und somit eine Durchströmung der Analytik mit N2 während des Ver-

suchsbetriebs.

Der Anlagenbetrieb ist vollständig automatisiert. Die Prozesssteuerung wur-

de mit der Software LabVIEW (National Instruments, Version 8.5) realisiert

(Perbandt, 2011). Über das Leitsystem werden zwei LOG-Dateien am Anlagen-

rechner gespeichert. Die erste Datei dient der Überwachung des Prozessablaufes

und wird in einem Zeitintervall von zehn Sekunden aktualisiert. Sie beinhaltet

Messwerte der einzelnen Anlagenkomponente und Alarme zur Rekonstruktion

des Versuchsablaufes. Bei der zweiten Datei handelt es sich um eine Messda-

tendatei. Sie wird nach Aufnahme eines Analysen-Spektrums aktualisiert und

enthält Informationen, die für die Versuchsauswertung benötigt werden. Zur au-

tomatisierten Durchführung der Versuche ist ein Modul in die Anlagensteuerung

integriert, das es ermöglicht, die Versuchsparameter (Temperatur, Druck, Ein-

trittskonzentrationen, Haltezeit) nach einer festgelegten Routine durchzuführen.

Dies ermöglicht einen 24-Stunden-Versuchsbetrieb.
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Zur Durchführung der Versuche sind zwei Reaktoren vorhanden (Abbildung

5.3). Bei Versuchen in Abwesenheit von NH3 wird ein Reaktor aus Edelstahl

eingesetzt. Der Innendurchmesser beträgt 18mm. Die Beheizung des Reaktors

erfolgt mit einem Rohrofen (FRVT-40/500/1100) der Firma Linn High Term

GmbH. Der Reaktor wird von oben nach unten mit dem synthetischen Ab-

gas durchströmt. Zur Positionierung der Katalysatorschüttung ist nach ca. zwei

Dritteln der Länge des Rohrreaktors ein quer verschweißtes Edelstahlnetz mit

einer Maschenweite von 50 μm installiert. 20mm oberhalb der Katalysator-Frit-

te befindet sich ein Thermoelement zur Detektion der vorherrschenden Tem-

peratur in der Katalysatorschüttung. Die Regelung der Temperatur erfolgt mit

Hilfe einer Kaskadenregelung über das Thermoelement im Katalysatorbett (Per-

bandt, 2011). Für die Messreihen in Anwesenheit von NH3 wird ein beschich-

teter Reaktor mit einem Innendurchmesser von 18mm verwendet. Die innen-

seitige Beschichtung mit einem hydrophoben Sol des Rohreaktors wurde vom

Karl-Winnacker-Institut der DECHEMA Gesellschaft für Chemische Technik

und Biotechnologie e.V. durchgeführt. Die Beschichtung vermeidet die Oxida-

tion von gasförmigen Ammoniak in Anwesenheit von Sauerstoff durch das im

Stahl enthaltene Eisen des Rohrreaktors.

Katalysatorschüttung

Thermoelement

Thermoelement

Höhe der
Katalysator
schüttung

20 mm

Hülse

Gasstrom Gasstrom

Beschichtung
mit einem

hydrophoben Sol

Glasperlen

Quarzwolle

Thermoelement

220 mm

A B

Abbildung 5.3: Schematische Darstellung des verwendeten Edelstahlreaktors (A)
und des beschichteten Reaktors (B).

Zur Beheizung des beschichteten Reaktors wird eine 3-Zonen-Heizmanschet-

te der Firma HORST GmbH verwendet. Die Temperaturregelung findet über
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die Heizmanschette statt. Zur Messung der im Katalysatorbett vorherrschen-

den Temperatur ist ein Thermoelement axial im Reaktor installiert. Der Kata-

lysator wird aufgrund der Eigenaktivität von metallischen Katalysator-Fritten

bezüglich der NH3-Oxidation nicht wie im Edelstahlreaktor positioniert. Hierfür

wird Quarzwolle verwendet, die zur Gewährleistung einer ebenen Auflagefläche

mit Glasperlen aufgefüllt wird. Das Thermoelement ist 220mm unterhalb des

Reaktoreintritts positioniert. Damit sich das Thermoelement stets in der Mit-

te der Katalysatorschüttung befindet, muss das Volumen der Glasperlen an

das eingesetzte Katalysatorvolumen des jeweiligen Versuches angepasst werden.

Die Katalysatorschüttung wird wiederum mit Glasperlen aufgefüllt. Der Reak-

tor wird vor Beginn der Versuche in Anwesenheit von NH3 und anschließend in

konstanten Zeitintervallen auf Inertheit überprüft. Während der Durchführung

der entsprechenden Versuche ist zu keinem Zeitpunkt eine Aktivität bezüglich

der NH3-Oxidation festgestellt worden. Die Reaktoren werden über denselben

Rohrleitungsanschluss in der Laboranlage installiert, daher ist immer nur der

Betrieb des ausgewählten Reaktors möglich.

Zur axialen Wärmeverteilung der eingesetzten Reaktoren sind entsprechende

Vorversuche durchgeführt worden. Die Versuche bezüglich des Edelstahlreak-

tors sind von Perbandt (Perbandt, 2011) detailliert beschrieben. Das axiale

Temperaturprofil für den beschichteten Reaktor ist im Anhang in Abbildung

A.1 dargestellt. Die Temperatur ist in beiden Reaktoren axial konstant. Per-

bandt zeigt zusätzlich, dass die beobachteten Temperaturunterschiede zwischen

dem Anfang und der Mitte der Katalysatorschüttung im Edelstahlreaktor ver-

nachlässigbar klein sind und die Katalysatorschüttung als isotherm angenom-

men werden kann. Entsprechende Versuche konnten im beschichteten Reaktor

konstruktionsbedingt nicht durchgeführt werden. Bei den untersuchten Reak-

tionen handelt es sich um exotherme Reaktionen. Die höchste Exothermie wei-

sen hierbei die Reduktionsreaktionen auf (Standard -SCR, Fast-SCR, N2O-SCR)

auf. Wird NH3 als stöchiometrisch begrenzende Komponente angenommen, so

ist bei einer Eintrittskonzentration von cNH3,E = 400 ppm eine eine maximale

Temperaturerhöhung von ∼ 8K zu erwarten (vgl. Abschnitt A.5). Abbildung

A.2 zeigt jedoch, dass die Temperatur der Katalysatorschüttung bei Beauf-

schlagung des Katalysators mit den Reaktanten unter Berücksichtigung der frei

werdenden Adsorptionswärme von NH3 als isotherm betrachtet werden kann.
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Analytik

Zur Analyse der Gaskomponenten werden ein Fourier-Transformations-Infrarot-

Spektrometer (FTIR-Spektrometer) und für das nicht IR-aktive O2-Molekül

ein paramagnetisches Wechseldruckverfahren verwendet. Bei den eingesetzten

Geräten handelt es sich um das Modell Nicolet 5700 FTIR Spectrometer der

Firma Thermo Fisher Scientific und einen OXYMAT 6 der Firma Siemens.

Für die zu analysierenden Komponenten (NO, NO2, N2O, NH3 und H2O) wird

eine Gasmesszelle mit 2m Strahlenlänge verwendet. Aufgrund ihrer Beständig-

keit und ihres Transmissionsbereichs (750 bis 4000 cm−1) sind Bariumfluorid-

Fenster in der Gasmesszelle eingesetzt. Zur Spülung der optischen Bank wird

Druckluft verwendet, die über einen Adsorptionstrockner der Firma Zander

Aufbereitungstechnik (Modell K-MT 1) aufbereitet wird. Hierdurch wird für

Betriebszeiten von mehr als 24 Stunden eine vernachlässigbarer Nullpunktdrift

des Spektrometers gewährleistet. Zur Vermeidung von Ablagerungen und Kor-

rosion der Spiegel wird die Gasmesszelle auf 150 ◦C temperiert.

Das Spektrometer wird über die Software OMNIC (2006) der Firma Thermo Fis-

her Scientific bedient. In dieser sind Analysenroutinen angelegt, die über DDE-

Schnittstellen vom Prozessleitsystem zugreifen, wodurch die Routinen ausgeführt

werden können. Jede einzelne Analyse wird an den Leitrechner übergeben und

zentral gespeichert. Die Spektrenauswertung erfolgt über die Software OM-

NIC mittels Analysemethoden. Diese ist mit der Software TQ-Analyst der Fir-

ma Thermo Fisher Scientific erstellt worden. Die Methoden verwenden den

“Classical Least Square“-Algorithmus (CLS) und basieren auf der Verwendung

von Spektren der einzelnen Komponenten. Perbandt (Perbandt, 2011) und die

ThyssenKrupp Industrial Solutions AG haben die verwendeten Analysemetho-

den zur Verfügung gestellt. Tabelle A.5 zeigt den gültigen Konzentrations- und

den verwendeten Wellenzahlbereich. Zusätzlich sind die berücksichtigten Über-

lagerungen der einzelnen Komponenten aufgelistet.

Der Sauerstoffanalysator OXYMAT 6 arbeitet nach dem paramagnetischen Mess-

prinzip. Dies gewährleistet eine absolute Linearität und ermöglicht die Parame-

trisierung von kleinsten Messbereichen (Siemens AG, 2011). Der Einbau in der

Laboranlage und die dabei getroffenen Maßnahmen werden von Perbandt (Per-

bandt, 2011) detailliert beschrieben. Für die zu untersuchenden O2-Konzentra-
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tionsbereiche sind vier Messbereiche (0 bis 1,5Vol.%, 0 bis 3Vol.%, 0 bis 5Vol.%

und 0 bis 12Vol.%) definiert. Die ermittelten O2-Konzentrationen werden über

analoge Schnittstellen an den Leitrechner übergeben und lokal gespeichert. Kon-

zentrationen ≤ 5Vol.% können mit einer Toleranz von 125 ppm ermittelt werden

(Perbandt, 2011). Zur Berücksichtigung von Querempfindlichkeiten der Kom-

ponenten NO2 und N2O bei der Sauerstoffanalyse sind Korrekturfunktionen,

basierend auf DIN-Normen (DIN, 2002a,b), im Prozessleitsystem hinterlegt.





6 Experimente

Die gesamte Versuchsmatrix wurde an der in Kapitel 5 beschriebenen Versuchs-

anlage durchgeführt. Zur Simulation der Abgasströme werden Gase der Linde

AG verwendet. Es handelt sich dabei um Stickstoff 5.0, Sauerstoff 3.5, Distick-

stoffdioxid, Stickstoffmonoxid-, Stickstoffdioxid- und Ammoniak-Prüfgase. Die

Nebenbestandteile von Stickstoff 5.0 und des Distickstoffdioxid-Prüfgases sind

im Anhang tabellarisch gezeigt (Tabelle A.7 und A.8). Die Zusammensetzung

der jeweiligen NO-, NO2- und NH3-Prüfgase und deren Klasse sind ebenfalls im

Anhang in Tabelle A.9 aufgelistet.

Die Anlage wird für jede Messreihe mit einem konstanten Normvolumenstrom

(V̇N) von 2000 mL
min

betrieben. Das für die Dosierung verwendete Wasser wird zur

Vermeidung von Ablagerungen im CEM-System über das Reinstwassersystem

arium®611VF der Firma Sartorius aufbereitet.

Das Katalysatormaterial, ein Eisen-Zeolith (Tißler et al., 1999), war von der

ThyssenKrupp Industrial Solutions AG ausgewählt und in Form von Trilob-Ex-

trudaten (Abbildung A.5) übergeben worden. Für die Untersuchungen werden

die Katalysator-Pellets gebrochen und die entsprechende Größenfraktion ausge-

siebt. Für die Versuchsreihen zur NO-, NH3-Oxidation und N2O-SCR werden

ausschließlich Partikel der Größenfraktion 0,31 bis 0,5mm eingesetzt. Zur Un-

tersuchung der NOx-SCR wurde die Partikelgröße beispielhaft von 0,31mm bis

hin zum Vollextrudat variiert. Der Katalysator wird für die Untersuchungen der

NO-, NH3-Oxidation und N2O-SCR in Abwesenheit von O2 unverdünnt einge-

setzt. Bei den Versuchen zur NOx-SCR und N2O-SCR in Anwesenheit von O2

werden die Eisen-Zeolith-Partikel volumetrisch 1:1 mit Glasperlen der Firma

Carl Roth GmbH + Co. KG derselben Größenfraktion verdünnt. Die chemische

Zusammensetzung der Glasperlen ist in Tabelle A.10 aufgeführt. Zur Untersu-

chung der Stofftransporteinflüsse bei der NOx-SCR wird für die Verdünnung Si-

liciumcarbid (SiC) mit einer Reinheit von 98,44% der Firma Wester Mineralien
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(Wester, 2004) eingesetzt. Die Aufbereitung des SiC beschreibt Perbandt (Per-

bandt, 2011) detailliert. Durch Arbeiten von Pérez-Ramı́rez (Peréz-Ramı́rez,

2002) und Perbandt (Perbandt, 2011) wird belegt, dass die Verdünnung des Ka-

talysatormaterials für den Übertrag auf den unverdünnten Reaktor bezüglich

der in dieser Arbeit untersuchten Reaktionen zulässig ist.

Bei der Befüllung des Reaktors, insbesondere bei Einsatz von verdünntem Ka-

talysatormaterial, muss besonders darauf geachtet werden, dass eine homogene

Verteilung der Katalysatorschüttung gewährleistet werden kann. Dies wird über

die von Perbandt (Perbandt, 2011) erarbeitete Technik zur Befüllung der Re-

aktoren erreicht.

Vor Beginn jedes Versuchs werden die Katalysatorproben mit N2 durchströmt

und zur Überprüfung der MFC/Bestimmung der Eintrittskonzentrationen wird

eine Bypass-Messung durchgeführt. Während des Aufheizens des Reaktors wird

die Katalysatorschüttung weiterhin mit N2 durchströmt. Der Gasstrom wird

währenddessen nicht über die Analytik, sondern direkt ins Abgas geleitet. Nach

Erreichen der Reaktionstemperatur, welche von der jeweiligen Reaktion abhängt,

wird der Katalysator mit der zu untersuchenden Abgaszusammensetzung beauf-

schlagt und die Analytik zugeschaltet. Bei den Experimenten zur NO-Oxidation

werden bei konstanten Eintrittskonzentrationen Temperaturvariationen durch-

geführt. Die Schrittweite beträgt 10K und jede Temperatur wird für 60 Minuten

gehalten. Bei den Untersuchungen in Anwesenheit von NH3 wird die Tempe-

ratur konstant gehalten und die Eintrittskonzentrationen werden variiert. Die

Haltezeit der Betriebspunkte bis zum Erreichen des stationären Zustands kann

bis zu drei Stunden betragen und ist abhängig von der eingesetzten Katalysator-

menge. Die Anpassung der Haltezeit an die Reaktion muss erfolgen, damit für

die statistische Auswertung genügend stationäre Messpunkte (mindestens acht

FTIR-Spektren) vorliegen. Die Versuche werden über die automatische Pro-

zesssteuerung durchgeführt, nach Berücksichtigung der jeweiligen Haltezeiten.

Für Versuche bei Variation der NO-, NO2- und NH3-Eintrittskonzentrationen

werden die Konzentrationen von O2 und H2O konstant bei Werten von 2,5 be-

ziehungsweise 0,32Vol.% gehalten, wenn nicht anders angegeben.

Für die Datenanalyse muss beachtet werden, dass durch die kontinuierliche Be-

triebsweise der Anlage sowohl instationäre als auch stationäre Daten aufge-

zeichnet werden. Zur Ermittlung der kinetischen Parameter der Reaktionsge-
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schwindigkeit für den stationären Prozess können die ermittelten instationären

Messpunkte nicht verwendet werden. Zum Sortieren der Datensätze nach Be-

triebszustand wird ein mit der Software LabVIEW ((National Instruments,

Version 8.5) erstelltes Statistik-Programm (“Datenvektorstatistik“) genutzt. In

dem Programm ist ein Algorithmus hinterlegt, der den zu variierenden Pa-

rameter (Temperatur oder Konzentration) bewertet und Messwerte bei stati-

onärer Größe auswählt. Die Bewertung des stationären Zustands erfolgt über

den Mittelwert von drei vorangegangenen Messungen. Die Größe ist als sta-

tionär definiert, sobald die Abweichung der darauf folgenden vierten Analyse

< 0,1% beträgt. Die hierüber extrahierten Parameter werden in einem angeleg-

ten Datenfeld gesondert abgespeichert. Im Anschluss werden für jeden Daten-

satz (Temperatur, Konzentrationen der Komponenten und Druck) die Anzahl

der stationären Analysen, die Minima und Maxima, das arithmetische Mittel,

die Standardabweichung, die Varianz und der Median ermittelt und über die

Software DIAdem ausgegeben. Für das weitere Vorgehen wird der Median ver-

wendet, da dieser im Vergleich zum arithmetischen Mittel stabiler gegenüber

Ausreißern ist (Steland, 2007). Perbandt (Perbandt, 2011) zeigt in seiner Ar-

beit, dass die erläuterte Aufbereitung und Statistik der Messwerte zuverlässig

ist und repräsentative Werte für den variierten Parameter berechnet werden.





7 Experimentelle Untersuchungen der einzelnen

Reaktionen

Die am Katalysator ablaufenden Reaktionen werden einzeln für die Entwicklung

entsprechender Reaktionsgeschwindigkeitsansätze untersucht. Im Anschluss wer-

den die Versuchsmatrizen gezeigt, die daraus resultierenden Ergebnisse darge-

stellt und die beobachteten Einflüsse diskutiert. Zur Übersicht sind die Reak-

tionsbedingungen der durchgeführten Messungen tabellarisch im Anhang (vgl.

Abschnitt A.4) zusammengefasst.

7.1 NO-Oxidation

Zur Untersuchung der NO-Oxidation am Eisen-Zeolith-Katalysator werden sys-

tematische Variationen der Eingangskonzentrationen und des Druckes als Funk-

tion der Temperatur durchgeführt. Falls nicht anders angegeben beträgt die Ka-

talysatoreinwaage 6,0 g. Die Temperaturvariation bei einem Druck von 6,63 bar

wird an 6,5 g Katalysator durchgeführt. Die Körnung der eingesetzten Schüttung

beträgt 0,315 bis 0,500mm. Die untersuchten Bereiche für die einzelnen Kom-

ponenten sind in Tabelle 7.1 aufgelistet. Die Messungen haben gezeigt, dass

der Umsatz bei der Oxidation von NO nicht von der NO-Eintrittskonzentra-

tion abhängt. Bei der Variation der O2-Eintrittskonzentration hingegen wird

beobachtet, dass die NO2-Austrittskonzentration vom O2-Gehalt der Abgaszu-

sammensetzung beeinflusst wird. In Abbildung 7.1 ist das Verhältnis der NO2-

Austrittskonzentration zur NO-Eintrittskonzentration bei Variation des Sauer-

stoffgehaltes als Funktion der Temperatur dargestellt. Der Katalysator zeigt

mit zunehmender O2-Eintrittskonzentration eine vermehrte Bildung von NO2.

Bei einer Temperatur zwischen 350 bis 370 ◦C wird ein Maximum für NO2

erreicht, welches mit sinkender O2-Eintrittskonzentration zu höheren Tempe-

raturen verschoben ist. Bei höheren Temperaturen liegt das Gleichgewicht auf
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Tabelle 7.1: Versuchsmatrix für die NO-Oxidation.

Variable Bereich Einheit

cNO 205 bis 1019 ppm

cO2 0,2 bis 3,7 Vol.%

cNO2
0 bis 192 ppm

cH2O 0 bis 1,07 Vol.%

p 1,55 bis 6,63 bar

T 200 bis 500 ◦C

der Seite von NO, daher wird der Umsatz zu NO2 geringer. Der Einfluss der

Variation des NO:NO2-Eintrittsverhältnisses ist in Abbildung 7.2 dargestellt.

Bei dem untersuchten NO:NO2-Eintrittsverhältnis von 1:1 am Reaktoreintritt

steigt die Zunahme an NO2 am Reaktoraustritt deutlich langsamer als bei der

Bereitstellung von reinem NO am Reaktoreintritt. Ab Temperaturen > 400 ◦C

hat die NOx-Eintrittszusammensetzung keinen Effekt mehr auf das Verhältnis

der NO2-Austrittskonzentration zur NO-Eintrittskonzentration. Die Anwesen-

heit von NO2 hat somit bis zur Einstellung des Gleichgewichts bei ∼ 400 ◦C

einen verlangsamenden Effekt auf die Reaktionsgeschwindigkeit der NO-Oxida-

tion, welcher bereits in der Literatur beschrieben wurde (Čapek et al., 2007).

Durch Adsorption von NO2 am Katalysator (Rivallan et al., 2009) werden die

aktiven Zentren für die NO-Oxidation blockiert (Metkar et al., 2011).
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Abbildung 7.1: Verhältnis der NO2-Austrittskonzentration zur NO-Eintrittskon-
zentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation der O2-Eintritts-
konzentration als Funktion der Temperatur für einen Druck von
1,55 bar.
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Abbildung 7.2: Verhältnis der NO2-Austrittskonzentration zur NOx-Eintritts-
konzentration (cNOx,E ≈ 400 ppm) bei Variation des NO:NO2-
Eintrittverhältnisses als Funktion der Temperatur für einen Druck
von 1,55 bar.
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Die Anwesenheit von Wasserdampf verringert die Aktivität des Katalysators für

die NO-Oxidation ebenfalls (Abbildung 7.3). Mit steigender H2O-Eintrittskon-

zentration nimmt die NO2-Austrittskonzentration bis zu einer Temperatur von

400 ◦C ab. Das Erreichen der maximalen NO2-Austrittskonzentration verschiebt

sich bei Erhöhung des H2O-Gehaltes zu höheren Temperaturen. Es zeigt sich

keine lineare Abhängigkeit des hemmenden Einflusses von der H2O-Eintritts-

konzentration. Der beobachtete Einfluss erklärt sich durch die Adsorption von

H2O an dem eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator (Sun et al., 2001). Wasser-

dampf blockiert die aktiven Spezies der NO-Oxidation (Brosius und Martens,

2004).
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Abbildung 7.3: Verhältnis der NO2-Austrittskonzentration zur NO-Eintrittskon-
zentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation der H2O-Eintritts-
konzentration als Funktion der Temperatur für einen Druck von
1,55 bar.
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7.2 NH3-Oxidation mit O2

Zur Untersuchung der NH3-Oxidation am Eisen-Zeolith-Katalysator werden

systematische Variationen der Eingangskonzentrationen und des Druckes als

Funktion der Temperatur durchgeführt. Die Katalysatoreinwaage beträgt 7,0 g.

Die Körnung der eingesetzten Schüttung beträgt 0,315 bis 0,500mm. Die unter-

suchten Bereiche für die einzelnen Komponenten sind in Tabelle 7.2 aufgelistet.

Tabelle 7.2: Versuchsmatrix für die NH3-Oxidation mit O2.

Variable Bereich Einheit

cNH3 104 bis 962 ppm

cO2
1,22 bis 3,97 Vol.%

cH2O 0,16 bis 2,00 Vol.%

p 1,6 bis 6,7 bar

T 270 bis 450 ◦C

Mit steigender O2-Eintrittskonzentration wird eine Abnahme der NH3-Aus-

trittskonzentration beobachtet (Abbildung 7.4). Bei einer Temperatur von 300 ◦C

zeigt sich, dass der Umsatz von NH3 nur sehr gering ist, der O2-Gehalt der

Gasmischung hat keinen Einfluss. Ab Temperaturen > 350 ◦C ist hingegen ein

beschleunigender Effekt auf den NH3-Verbrauch zu beobachten. Dieser Einfluss

ist bereits in der Literatur beschrieben (Grossale et al., 2008a).
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Abbildung 7.4: NH3-Austrittskonzentration (cNH3,E ≈ 400 ppm) bei Variation
der Temperatur als Funktion der O2-Eintrittskonzentration für
einen Druck von 1,6 bar.

Der Einfluss der H2O-Eintrittskonzentration auf die NH3-Oxidation mit O2 ist

in Abbildung 7.5 dargestellt. Bei einer Temperatur von 290 ◦C ist der Umsatz

an NH3 nur sehr gering und es ist keine Abhängigkeit von der H2O-Eintritts-

konzentration zu beobachten. Ab Temperaturen > 370 ◦C hingegen wird die

NH3-Oxidation mit steigendem H2O-Gehalt verlangsamt. Wie bereits bei der

NO-Oxidation beobachtet, wird die Aktivität für die NH3-Oxidation mit O2 am

Eisen-Zeolith-Katalysator mit steigender H2O-Eintrittskonzentration gehemmt.

Der inhibierende Effekt verläuft nicht proportional zur H2O-Eintrittskonzen-

tration. Auch bei dieser Reaktion kann also vermutet werden, dass die aktiven

Spezies für die NH3-Oxidation durch Wasserdampf blockiert werden (Gongs-

hin und Yang, 2005). Die Hemmung durch Wasserdampf ist bereits von der

Arbeitsgruppe um Tronconi (Grossale et al., 2008a) beschrieben worden. In

dieser Arbeit waren Variationen der NH3-Eintrittskonzentration bei einer kon-

stanten O2-Konzentration von 2,5Vol.% durchgeführt worden, wodurch sich das

Eintrittsverhältnis NH3:O2 änderte und der Einfluss der NH3-Eintrittskonzen-

tration nicht direkt aus den Messungen abgeleitet werden kann.
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Abbildung 7.5: NH3-Austrittskonzentration (cNH3,E ≈ 400 ppm) bei Variation
der Temperatur als Funktion der H2O-Eintrittskonzentration für
einen Druck von 1,6 bar.

7.3 NOx-SCR

Zur Untersuchung der NOx-SCR am Eisen-Zeolith-Katalysator werden syste-

matische Variationen der Eingangskonzentrationen als Funktion der Tempera-

tur bei einem Druck von 1,7 bar durchgeführt. Die Katalysatoreinwaage be-

trägt 0,94 g. Da mit dem eingesetzten Katalysatorvolumen keine ausreichend

hohe Bodenstein-Zahl (Bo, vgl. Abschnitt A.3) erreicht werden kann, wird zur

Erhöhung der Bodenstein-Zahl und somit zum Ausschluss von axialer Dispersi-

on die Katalysatorfraktion mit Inertmaterial im volumetrischen Verhältnis von

1:1 verdünnt. Bei den Versuchen mit einer Katalysatorkörnung von 0,31 bis

0,5mm werden Glasperlen derselben Größenfraktion verwendet. Bei den Expe-

rimenten zur Variation der Partikelgröße wird gebrochenes Siliciumcarbid einge-

setzt. Die untersuchten Bereiche für die einzelnen Komponenten sind in Tabelle

7.3 aufgelistet.
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Tabelle 7.3: Versuchsmatrix für die NOx-SCR mit NH3.

Variable Bereich Einheit

cNH3
205 bis 801 ppm

cNO 214 bis 412 ppm

cO2
1,46 bis 3,40 Vol.%

cH2O 0,32 bis 1,00 Vol.%

cNO2 0 bis 125 ppm

Partikelgröße 0,4 bis Extrudat mm

T 250 bis 450 ◦C

Bei der Variation der NH3-Eintrittskonzentration (Abbildung 7.6) wird beob-

achtet, dass die Standard -SCR an Eisen-Zeolith-Katalysatoren bei Erhöhung

des NH3:NO-Eintrittsverhältnisses verlangsamt wird. Das NH3 wirkt also inhi-

bierend. Dieser Effekt ist bei tieferen Temperaturen stärker ausgeprägt und kann

bei den hier durchgeführten Experimenten ab 374 ◦C nicht mehr beobachtet wer-

den. Für ein NH3:NO-Eintrittsverhältnis von 1 deuten die Messdaten daraufhin,

dass die Reaktion hier stärker gehemmt wird als bei einem Eintrittsverhältnis

von 1,19. Bei Betrachtung der zugehörigen NH3-Austrittskonzentrationen (Ab-

bildung 7.7) zeigt sich jedoch, dass bei einem Eintrittsverhältnis von 1 bereits

ab Temperaturen > 322 ◦C kein NH3 am Reaktoraustritt zu beobachten ist

und daher kein NO mehr umgesetzt werden kann. Zusätzlich ist zu erkennen,

dass sich die NH3-Austrittskonzentration der jeweiligen Eintrittsverhältnisse für

Temperaturen > 322 ◦C nahezu konstant verhält.
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Abbildung 7.6: NO-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation der
Temperatur als Funktion des NH3:NO-Eintrittsverhältnisses für
einen Druck von 1,7 bar.
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Abbildung 7.7: NH3-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation der
Temperatur als Funktion des NH3:NO-Eintrittsverhältnisses für
einen Druck von 1,7 bar.
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In der Literatur wird die NH3-Hemmung entweder auf die NH3-Adsorption an

den für die NOx-SCR aktiven Spezies (Brandenberger et al., 2008) oder die

Reduktion der Fe3+- zu Fe2+-Ionen mit NH3 (Devadas, 2006) zurückgeführt.

Bei beiden Ursachen handelt es sich um temperaturabhängige Effekte, die bei

höheren Temperaturen nicht mehr auftreten.

Des Weiteren wird aus den Untersuchungen ersichtlich, dass der Umsatz an

NH3 und NO nicht äquimolar ist, wie nach der stöchiometrischen Gleichung

(4.23) vorhergesagt wird (Abbildung 7.8). Die Berechnung des Verhältnisses des

Umsatzes von NH3 zu dem Umsatz von NOx bezogen auf dem Einsatzverhältnis,

nachfolgend Stöchiometrie genannt, erfolgt über Gleichung (7.1).

Stöchiometrie =
XNH3

XNOx

·NH3 : NOx-Einsatzverhältnis (7.1)

Wobei sich der Umsatz Xi wie folgt berechnet:

Xi =
ci,E − ci,A

ci,E
(7.2)

Über den gesamten untersuchten Temperaturbereich wird eine Stöchiometrie

größer 1 beobachtet, diese erreicht einen maximalen Wert von 1,35. Dieser Ef-

fekt wird im Folgenden als NH3-Mehrverbrauch bezeichnet. Mit steigendem

NH3:NO-Eintrittsverhältnis erhöht sich der NH3-Umsatz über die eigentlich zur

Reduktion von NO benötigte Menge. Bei Temperaturerhöhung bis ≈ 370 ◦C

sinkt die beobachtete Stöchiometrie für alle NH3:NO-Eintrittsverhältnisse. Der

NH3-Mehrverbrauch scheint bei tiefen Temperaturen und geringen NO-Umsätzen

bevorzugt stattzufinden. Ab Temperaturen > 400 ◦C steigt die beobachtete

Stöchiometrie wieder stetig. Dies erklärt sich durch das Anlaufen der NH3-

Oxidation mit O2.
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Abbildung 7.8: Stöchiometrie NH3:NO (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation der
NH3-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,7 bar.

In der Literatur wird die Beobachtung des NH3-Mehrverbrauchs von mehre-

ren Forschergruppen (vgl. Abschnitt 4.4) beschrieben. Nedyalkova (Nedyalko-

va et al., 2013) hat durch Untersuchungen gezeigt, dass in Anwesenheit von

NO/beim Ablaufen der Standard -SCR, der Katalysator ebenfalls für die Oxi-

dation von NH3 zu NO (Gleichung (3.1)) aktiv ist.

Bei den in dieser Arbeit durchgeführten Variationen der NO-Eintrittskonzen-

tration wird kein Effekt auf den Umsatz von NH3 und NO beobachtet (vgl.

Abbildung 9.16). Die Untersuchung des Einflusses von Sauerstoff auf die Stan-

dard -SCR zeigen hingegen, dass mit steigender O2-Eintrittskonzentration die

Aktivität des Katalysators für die Reduktion von NO mit NH3 erhöht wird und

der Umsatz an NO mit steigender O2-Eintrittskonzentration zunimmt (Abbil-

dung 7.9). Ab Temperaturen von 387 ◦C ist für jeden O2-Gehalt ein vollständi-

ger Umsatz des NO zu beobachten. Der beschleunigende Effekt von O2 auf

die Standard -SCR wird bereits von mehreren Arbeitsgruppen beschrieben (vgl.

Abschnitt 4.4).
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Abbildung 7.9: NO-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation
der O2-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für
ein NH3:NO-Eintrittsverhältnis von 1,47 und einen Druck von
1,7 bar.

In Abbildung 7.10 ist die Abhängigkeit der NH3:NOx-Stöchiometrie bei Va-

riation der O2-Konzentration als Funktion der Temperatur dargestellt. Für

die O2-Eintrittskonzentrationen von 1,46 und 2,45Vol.% ist der Verlauf der

Stöchiometrie nicht signifikant unterschiedlich. Für eine Eintrittskonzentration

von 3,40Vol.% steigt die beobachtete Stöchiometrie jedoch. Das Maximum wird

bei tiefen Temperaturen erreicht, anschließend sinkt der NH3-Mehrverbrauch

zunächst und steigt dann ab Temperaturen von 400 ◦C wieder. Die Stöchiome-

trie der NO-Reduktion mit NH3 und somit der NH3-Mehrverbrauch zeigt neben

dem beobachteten Einfluss der Temperatur und des NO-Umsatzgrades auch ei-

ne Abhängigkeit von der O2-Konzentration. Bei bisherigen Untersuchungen in

der Literatur wird keine Abhängigkeit des NH3-Mehrverbrauchs vom O2-Gehalt

beschrieben (Schuler, 2009; Nedyalkova et al., 2013).
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Abbildung 7.10: Stöchiometrie NH3:NO bei Variation der O2-Eintrittskonzentra-
tion als Funktion der Temperatur für einen Druck von 1,7 bar.

Der Einfluss von Wasserdampf auf die Standard -SCR wird ebenfalls untersucht.

Die Austrittskonzentrationen von NH3 und NO bei Variation der H2O-Eintritts-

konzentration sind für ein konstantes NH3:NO-Eintrittsverhältnis von 1,0 in

Abbildung 7.11 dargestellt. Im Gegensatz zur NO- und NH3-Oxidation zeigt

die Reduktion von NO mit NH3 in dem für die Abgase von Salpetersäureanla-

gen relevanten Konzentrationsbereich keine signifikante Änderung bei Variati-

on der H2O-Eintrittskonzentration. Die Abweichung bei 250 ◦C und einer H2O-

Konzentration von 0,53Vol.% (◦) erklärt sich dadurch, dass die Haltezeit nach

Änderung der Reaktionsbedingungen bei diesem Versuch zu kurz gewählt ist

und kein stationärer Zustand erreicht wird.
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Abbildung 7.11: NH3- und NO-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei
Variation der H2O-Eintrittskonzentration als Funktion der Tem-
peratur für einen Druck von 1,7 bar.

Im Salpetersäureabgas befindet sich neben NO auch NO2. Unter diesen Bedin-

gungen läuft am Katalysator auch die Fast-SCR ab. Untersuchungen zu dieser

Reduktion zeigen im betrachteten Temperaturbereich mit der kleinsten einsetz-

baren Katalysatormenge (0,15 g) in der Laboranlage immer einen vollständigen

Umsatz. Zur Untersuchung des Einflusses von NO2 wird das NO2:NOx-Ein-

trittsverhältnis, der sogenannte Oxidationsgrad, variiert. Dieser ist wie folgt

definiert.

Oxidationsgrad =
cNO2,E

(cNO2,E + cNO,E)
· 100% (7.3)

Der Einfluss wird für Oxidationsgrade von 0 bis 30,5% untersucht (Abbildung

7.12). Zu keinem Zeitpunkt der Messungen wird NO2 am Reaktoraustritt detek-

tiert. Mit steigendem Oxidationsgrad erhöht sich der NOx-Umsatz am Katalysa-

tor bei der NOx-Reduktion. Ab Temperaturen > 361 ◦C wird für jedes NOx-Ein-

trittsverhältnis vollständiger Umsatz an NO erreicht. In Abbildung 7.13 ist die

Abhängigkeit der Stöchiometrie bei Variation des Oxidationsgrades als Funk-

tion der Temperatur dargestellt. Die Fast-SCR folgt der in Gleichung (4.38)
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Abbildung 7.12: NO-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variati-
on der Temperatur als Funktion des Oxidationsgrades für ein
NH3:NOx-Eintrittsverhältnis von ∼ 1, 48 und einen Druck von
1,7 bar.

dargestellten Stöchiometrie (Colombo et al., 2012), welche für Untersuchungen

bei einem Oxidationsgrad von 50% einem Wert von exakt 1 entsprechen würde.

Die NO2-SCR ist bekannterweise in diesem Temperaturbereich deutlich lang-

samer als die äquimolare NO:NO2-Reduktion mit NH3. Durch das zusätzliche

Ablaufen der äquimolaren Reduktion von NO und NO2 mit NH3 sinkt die ermit-

telte Stöchiometrie NH3:NOx mit steigendem Oxidationsgrad. Bei Erhöhung der

Reaktionstemperatur beschleunigt sich die ebenfalls am Katalysator ablaufende

Standard -SCR, das Verhältnis Standard -SCR zu Fast-SCR steigt und deshalb

erhöht sich die beobachtete Stöchiometrie bis 320 ◦C. Für den Oxidationsgrad

von 30,5% (�) wird kurz oberhalb dieser Temperatur vollständiger Umsatz von

NOx erreicht, die Stöchiometrie bleibt bis zum Anlaufen der NH3-Oxidation

mit O2 (T ∼ 380 ◦C) konstant bei 1,08. Bei Erreichen des vollständigen Umsat-

zes von NOx, wird der maximale NH3-Mehrverbrauch erreicht. Für die beiden

weiteren untersuchten Oxidationsgrade wird dieselbe Temperaturabhängigkeit

beobachtet, die in Abwesenheit von NO2 auftritt. Bis zum Anlaufen der Oxida-

tion von NH3 mit Sauerstoff sinkt die Stöchiometrie ab und steigt anschließend
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Abbildung 7.13: Stöchiometrie NH3:NOx bei Variation des Oxidationsgrades als
Funktion der Temperatur für einen Druck von 1,7 bar.

wieder. Der NH3-Mehrverbrauch ist somit nur an die Anwesenheit von NO im

Abgasstrom beziehungsweise das Ablaufen der Standard -SCR gekoppelt. Durch

die Anwesenheit von NO2 wird mehr NO über die Fast-SCR umgesetzt und

die mittlere, für die Standard -SCR zur Verfügung stehende NO-Konzentration

sinkt. Bei konstantem NH3:NOx-Eintrittsverhältnis wird mit sinkendem Oxida-

tionsgrad am Katalysator mehr Ammoniak umgesetzt.

Einfluss der Partikelgröße

Die beschriebenen Variationen der einzelnen Einflussgrößen werden zur Ver-

meidung des Auftretens von Stofftransportphänomenen an ausreichend kleinen

Katalysator-Partikeln durchgeführt. Industriell werden jedoch Extrudate einge-

setzt. Zur Untersuchung der Stofftransporteinflüsse bei der Standard -SCR wird

die Partikelgröße variiert. Bei den Experimenten werden dieselben Katalysator-

fraktionen, wie bereits bei den Untersuchungen zur N2O-Zersetzung (Perbandt,

2011) eingesetzt. Somit werden folgende Korngrößenfraktionen verwendet:

• 0,3 bis 0,5mm
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• 1,0 bis 1,6mm

• 2,0 bis 2,5mm

• Extrudate

Die für die Versuche verwendeten Größenfraktionen sind in Abbildung 7.14 dar-

gestellt.

Abbildung 7.14: Katalysatorgrößenfraktionen; A: 0,3 bis 0,5mm, B: 1 bis 1,6mm,
C: 2 bis 2,5mm und D: Vollextrudat; Inertmaterial (SiC) jeweils
0,5 bis 1,25mm (Perbandt, 2011).

Abbildung 7.15 zeigt den Einfluss der eingesetzten Partikelgröße auf die NO-

Austrittskonzentration bei einem NH3:NO-Eintrittsverhältnis von 1,47. Durch

Zunahme der Korngröße wird der Umsatz an NO bereits im unteren Tempe-

raturbereich deutlich gesenkt. Die Differenz der Austrittskonzentrationen zwi-

schen der kleinsten Partikelfraktion (�) und dem Extrudat (�) beträgt bei
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∼ 290 ◦C 135 ppm. Es wird somit 32,8% weniger NO reduziert. Der Verlauf

der NO-Austrittskonzentration flacht mit Zunahme des Partikeldurchmessers

zu höheren Temperaturen hin stetig ab. Bereits bei der zweitkleinsten Kata-

lysatorfraktion wird beim untersuchten Temperaturmaximum von 450 ◦C keine

vollständige Reduktion von NO mehr erreicht. Der Verlauf der NO-Austritts-

konzentration der Extrudatfraktion deutet daraufhin, dass diese zu höheren

Temperaturen asymptotisch einläuft und somit für die hier eingesetzte Kata-

lysatormasse auch bei weiterer Temperaturerhöhung kein vollständiger Umsatz

erreichbar wäre. Zur vollständigen Reduktion von NO müsste für diesen Fall

eine höhere Katalysatormasse eingesetzt werden.
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Abbildung 7.15: NO-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation der
Partikelgröße als Funktion der Temperatur für einen Druck von
1,7 bar.

Die zugehörigen NH3-Austrittskonzentrationen sind in Abbildung 7.16 darge-

stellt. Hier ist ein ähnlicher hemmender Einfluss der Partikelgröße zu beobach-

ten. Bei ∼ 290 ◦C beträgt die Differenz zwischen der kleinsten Partikelfraktion

(�) und dem Extrudat (�) 175 ppm. Es wird somit 28,3% weniger NH3 umge-

setzt. Der Verlauf der NH3-Austrittskonzentration als Funktion der Temperatur

verändert sich mit zunehmendem Partikeldurchmesser stark. Der bei der kleins-
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ten eingesetzten Partikelgröße beobachtbare Verlauf mit einem lokalen Mini-

mum, wandelt sich für größere Partikeldurchmesser in einen mehr oder weniger

linearen Abfall der NH3-Austrittskonzentration mit steigender Temperatur.
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Abbildung 7.16: NH3-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation
der Partikelgröße als Funktion der Temperatur für einen Druck
von 1,7 bar.

Die Betrachtung der berechneten Stöchiometrien NH3:NO (Abbildung 7.17)

zeigt auf den ersten Blick, eine scheinbare Abhängigkeit von der Partikelgröße.

Dabei ist jedoch zu berücksichtigen, dass die gewählte Darstellung, d.h. die

Quotientenbildung aus NH3 zu NOx-Konzentration zu sehr sensitiven Werten

führt, die hinsichtlich ihrer Signifikanz einer besonderen Bewertung bedürfen,

vgl. Bacher et al. (2015).
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Abbildung 7.17: Stöchiometrie NH3:NO bei Variation der Partikelgröße als Funk-
tion der Temperatur für einen Druck von 1,7 bar.

7.4 N2O-SCR

Zur Untersuchung der N2O-SCR am Eisen-Zeolith-Katalysator werden systema-

tische Variationen der Eingangskonzentrationen und des Druckes als Funktion

der Temperatur durchgeführt. Die Katalysatoreinwaage beträgt 7,0 g. Die Varia-

tion der O2-Eintrittskonzentration wird an einer Katalysatoreinwaage von 1,8 g

durchgeführt, wobei die Schüttung volumetrisch 1:1 mit Glasperlen derselben

Partikelgröße verdünnt wird. Die Körnung der eingesetzten Schüttung beträgt

0,31 bis 0,5mm. Die untersuchten Bereiche für die einzelnen Komponenten sind

in Tabelle 7.4 aufgelistet. Die Messungen zum Einfluss der NH3-, N2O- und

H2O-Eintrittskonzentrationen werden in Abwesenheit von O2 durchgeführt, um

die N2O-SCR getrennt von der ebenfalls am Katalysator ablaufende NH3-Oxi-

dation mit O2 zu untersuchen. Der Einfluss von O2 wird bei einem konstanten

NH3:N2O-Einsatzverhältnis von 0,66 und einer H2O-Eintrittskonzentration von

0,32Vol.% untersucht.
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Tabelle 7.4: Versuchsmatrix für die N2O-SCR.

Variable Bereich Einheit

cNH3 163 bis 978 ppm

cN2O 249 bis 620 ppm

cH2O 0,16 bis 0,93 Vol.%

cO2
0 bis 2,45 Vol.%

p 1,6 bis 6,7 bar

T 290 bis 450 ◦C

Wie bereits bei der Standard -SCR beobachtet, wird auch die N2O-SCR durch

NH3 beeinflusst. Abbildung 7.18 zeigt den Einfluss auf die N2O-Austrittskon-

zentration bei Variation des NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses. So hemmt NH3

die Reaktion ebenso wie die Standard -SCR. Als Ursachen der NH3-Hemmung

kommen hier wiederum die NH3-Adsorption an den für die N2O-SCR aktiven

Spezies (Brandenberger et al., 2008) beziehungsweise die Reduktion der Fe3+-

zu Fe2+-Ionen mit NH3 (Devadas, 2006) infrage. Die Variation des NH3:N2O-

Eintrittsverhältnisses wird bei einer N2O-Eintrittskonzentration von ≈ 600 ppm

durchgeführt. Hierbei ist ebenfalls die Hemmung durch NH3 zu beobachten.

Die Senkung der N2O-Eintrittskonzentration zeigt jedoch keinen Effekt auf den

Umsatz von N2O und NH3 (vgl. Abbildung 9.24 und 9.26). Die Ergebnisse

der Untersuchungen zum Einfluss von H2O sind in Abbildung 7.19 dargestellt.

Die N2O-Austrittskonzentrationen, bei Variation der H2O-Eintrittskonzentra-

tion bei einem konstanten NH3:N2O-Eintrittsverhältnis von 0,66, zeigen einen

schwachen hemmenden Einfluss. Die aktiven Spezies für die N2O-SCR werden

durch Wasserdampf blockiert, jedoch ist die Inhibierung nicht so stark ausge-

prägt wie bei der NO- und NH3-Oxidation.
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Abbildung 7.18: N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 600 ppm) bei Variation
der NH3-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,6 bar.
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Abbildung 7.19: N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 600 ppm) bei Variation
der H2O-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,6 bar.
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Abbildung 7.20 zeigt die NH3-Austrittskonzentration bei Variation des O2-Ge-

haltes als Funktion der Temperatur. Bei einer Temperatur von 300 ◦C ist für alle

O2-Eintrittskonzentrationen noch kein Umsatz an NH3 zu beobachten, da die

N2O-SCR noch nicht abläuft. Bei∼ 320 ◦C hat sich die NH3-Austrittskonzentra-

tion der Messung in Abwesenheit von O2 (�) noch nicht verringert, wohingegen

in Anwesenheit von O2 hingegen bereits 28 ppm (0,26Vol.% (◦)) beziehungs-

weise 35 ppm (2,45Vol.% (�)) am Katalysator abreagiert sind. Bei ∼ 365 ◦C

unterscheiden sich die NH3-Austrittskonzentrationen um 127 ppm (0,26Vol.%

(◦)) beziehungsweise 173 ppm (2,45Vol.% (�)). Abbildung 7.21 zeigt die zu-
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Abbildung 7.20: NH3-Austrittskonzentration (cNH3,E ≈ 400 ppm) bei Variation
der O2-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,7 bar.

gehörigen N2O-Austrittskonzentrationen. Im Gegensatz zu den Verläufen der

NH3-Austrittskonzentrationen ist bis zu einer Temperaturen von 365 ◦C keine

Abhängigkeit von der O2-Eintrittskonzentration zu beobachten. Bei höheren

Temperaturen sinkt der N2O-Umsatz jedoch mit steigendem O2-Gehalt. Am

Reaktoraustritt wird für eine Temperatur von 405 ◦C 110 ppm (0,26Vol.% (◦))
beziehungsweise 171 ppm (2,45Vol.% (�)) mehr N2O detektiert als in Abwesen-
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heit von Sauerstoff. Mauvezin (Mauvezin et al., 2000) beschreibt einen Einfluss

von O2 auf den am Katalysator ablaufenden Reaktionsmechanismus der N2O-

SCR. Er zeigt durch Isotopenmarkierung, dass in Anwesenheit von O2 bei einer

Temperatur von 345 ◦C die Aufspaltung des N2O-Moleküls nur an der NN-O-

Bindung erfolgt. Die N-NO-Spaltung erfolgt bei Anwesenheit von O2 nicht. Der
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Abbildung 7.21: N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 600 ppm) bei Variation
der O2-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,7 bar.

beobachtete Einfluss wird als stöchiometrischer Umsatz von NH3:N2O bezo-

gen auf Gleichung (4.53) als Funktion der Temperatur dargestellt (Abbildung

7.22). Nur die Messreihe in Abwesenheit von O2 (�) weist einen NH3:N2O-

Umsatz von 2:3 auf. Die Messung bei 320 ◦C kann aufgrund des geringen Um-

satzes, NH3 ∼ 6,5 ppm und N2O ∼ 4,5 ppm, im Rahmen der Messgenauigkeit

vernachlässigt werden. Die Messungen in Anwesenheit von O2 zeigen bei tie-

fen Temperaturen eine stark erhöhte Stöchiometrie. Dies erklärt sich zum Teil

dadurch, dass die Austrittskonzentrationen jenseits der Umsatzmaximums sind

und die hohe NH3-Konzentration die Reduktion von N2O hemmt und ein ent-

sprechender NH3-Schlupf zu beobachten ist. Mit steigender Temperatur sinkt
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Abbildung 7.22: Stöchiometrie NH3:N2O bei Variation der O2-Eintrittskonzen-
tration als Funktion der Temperatur für einen Druck von 1,7 bar.

die Stöchiometrie und erreicht bei 450 ◦C Werte von 1,13 (0,26Vol.% (◦)) und

1,24 (2,45Vol.% (�)) annimmt. Über den gesamten Temperaturbereich wird in

Anwesenheit von O2 ein überstöchiometrischer NH3-Umsatz beobachtet. Der

zusätzliche NH3-Umsatz kann bis zu Temperaturen von ∼ 375 ◦C nicht über die

NH3-Oxidation mit O2 erklärt werden, da diese bei den untersuchten Tempe-

raturen und verwendeten Katalysatormassen keinen signifikanten Umsatz auf-

weist. Bei Temperaturen > 400 ◦C könnte diese Reaktion jedoch den beobach-

teten Effekt erklären. Im Gegensatz zur NOx-SCR wird aber kein Anstieg der

Stöchiometrie bei Temperaturen > 400 ◦C beobachtet. Dies könnte sich dadurch

erklären lassen, dass zusätzlich zur NH3-Oxidation mit O2 auch die Zerset-

zung von N2O am Katalysator anspringt (gegenläufiger Effekt) und NH3 laut

der bekannten Stöchiometrie (vgl. Gleichung (9.9)) nicht überstöchiometrisch

eingesetzt wird. Der NH3-Mehrverbrauch scheint also bei tiefen Temperaturen

und geringen N2O-Umsätzen mit steigender O2-Eintrittskonzentration beson-

ders ausgeprägt zu sein.

Der Mechanismus des NH3-Mehrverbrauchs bei der N2O-SCR ist im Gegensatz
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zum Mehrverbrauch bei der NOx-SCR noch nicht geklärt.



8 Modellierung der am Katalysator ablaufenden

Reaktionen

In diesem Kapitel werden die mathematischen Ansätze, welche der kinetischen

Modellierung zugrunde liegen, in allgemeiner Form beschrieben. Zur Model-

lierung und Simulation der einzelnen Reaktionen muss neben den reaktions-

kinetischen Ansätzen der entsprechenden irreversiblen und reversiblen Reak-

tionen (Gleichgewicht) auch der Einfluss von inneren und äußeren Stofftrans-

portphänomenen berücksichtigt werden. Im zweiten Teil (vgl. 8.2) wird dann

die Vorgehensweise der Parameterermittlung anhand eines Reaktionsbeispieles

geschildert.

8.1 Mathematisches Modell

Dem reaktionskinetischen Ansatz liegt die Berechnung der Reaktionsgeschwin-

digkeit zugrunde. Für eine beispielhafte Elementarreaktion (Gleichung (8.1))

a A+ b B → c C (8.1)

lässt sich die Reaktionsgeschwindigkeit als Potenzansatz formulieren.

r = k · caA · cbB (8.2)

Die Implementierung von inhibierenden Effekten auf die Reaktionsgeschwindig-

keit durch Komponenten im Reaktionsgemisch wird in Kapitel 8.2 beschrieben.

Die Temperaturabhängigkeit der Geschwindigkeit einer Reaktion wird durch die

Arrhenius-Gleichung beschrieben.

k = k0 · exp
(
− EA

R · T
)

(8.3)
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Handelt es sich bei der betrachteten Reaktion um eine Gleichgewichtsreaktion

(Gleichung (8.4)), so muss bei der Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit

ebenfalls die Rückreaktion berücksichtigt werden.

a A+ b B � c C (8.4)

Die Reaktionsgeschwindigkeit für elementare Gleichgewichtsreaktionen setzt sich

wie folgt zusammen.

r = rhin − rrück = khin · caA · cbB − krück · ccC (8.5)

Bei den untersuchten Reaktionen handelt es sich bis auf die NO-Oxidation um

irreversible Reaktionen. Bei der vorliegenden Gleichgewichtsreaktion (Gleichung

(3.4)) kann die Lage des thermodynamischen Gleichgewichtes vorausberech-

net und in das kinetische Modell integriert werden. Auf diese Weise kann die

Zahl der zu bestimmenden kinetischen Parameter reduziert werden, da die Ge-

schwindigkeiten der Hin- und Rückreaktion im Gleichgewicht identisch sind und

sich daraus Beziehungen zwischen den Geschwindigkeitskonstanten und Akti-

vierungsenergien der beiden Reaktionen ableiten lassen. Anschließend wird die

Berücksichtigung von Gleichgewichtsreaktionen erläutert.

Berücksichtigung der Gleichgewichtsreaktion

Für die Geschwindigkeit der zu beschreibenden Reaktion kann ein allgemeiner

Potenzansatz formuliert werden.

rNO-Ox. = khin · cαNO · cβO2
− krück · cγNO2

(8.6)

Hier stellen khin,rück die Geschwindigkeitskonstanten für die Hin- und Rückre-

aktion dar. Die Exponenten α, β und γ stehen für die Reaktionsordnungen der

an der Reaktion beteiligten Komponenten. Im Falle einer Elementarreaktion

weisen die Reaktionsordnungen den Wert des Betrages der stöchiometrischen

Koeffizienten der Reaktanten (α = 2, β = 1, γ = 2) auf. Stellt sich bei der NO-

Oxidation das Gleichgewicht ein, so folgt für den Potenzansatz der Elementar-

reaktion.
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r = 0 = khin · c2NO · c1O2
− krück · c2NO2

(8.7)

khin
krück

=
c2NO2

c2NO · c1O2

(8.8)

Für die NO-Oxidation ist die Definition der konzentrationsabhängigen Gleichge-

wichtskonstante über das Massenwirkungsgesetz in Gleichung (8.9) dargestellt.

Kc =

(
c2NO2

c2NO · c1O2

)
GG

(8.9)

Aus Gleichung (8.8) und (8.9) ergibt sich der Zusammenhang zwischen den

Geschwindigkeitskonstanten für die Hin- und Rückreaktion und der Gleichge-

wichtskonstante. Die Berechnung der konzentrationsabhängigen Gleichgewichts-

konstante Kc ist im Anhang (Abschnitt A.6) detailliert beschrieben.

Kc =
khin
krück

(8.10)

Entsprechen die experimentell ermittelten Reaktionsordnungen nicht denen ei-

ner Elementarreaktion, ist dennoch eine Beziehung zwischen den Geschwindig-

keitskonstanten der Hin- und Rückreaktion ableitbar. Die Berechnung der für

das kinetische Modell erforderlichen Gleichgewichtskonstante ist ebenfalls im

Anhang beschrieben.

Stoffmengenbilanz für ein 1-phasiges System

Die zu untersuchende Reaktionsmischung liegt bei den Reaktionsparametern

als 1-phasiges System, in der gasförmigen Phase, vor. Die Bedingungen bei der

Abgasnachbehandlung von Salpetersäureanlagen können als stationär angenom-

men werden. Als Reaktoreinheit ist ein Rohrreaktor eingesetzt worden, bei den

gewählten Strömungsverhältnissen im Rohrreaktor kann angenommen werden,

dass Pfropfenströmung vorherrscht. Somit kann die Strömungsgeschwindigkeit

des Gasstroms U mithilfe der Stoffmengenbilanz für einen stationär betriebenen

Rohrreaktor mit angenommener Pfropfenströmung für ein 1-phasiges System
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berechnet werden.

U · dci
dx

= ν · rV (8.11)

Bei rV handelt es sich um die volumenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit. Diese

ergibt sich als Änderung der Reaktionslaufzahl ξ pro Zeiteinheit bezogen auf das

Volumen.

rV =
1

V
· dξ
dt

(8.12)

Die Berechnung der Strömungsgeschwindigkeit in der Katalysatorschüttung er-

folgt über die Strömungsgeschwindigkeit im Leerrohr (ULeerrohr) und den Hohl-

raumanteil der Schüttung der Katalysatorpartikel (εSchütt).

U =
ULeerrohr

εSchütt
(8.13)

Zur Formulierung der Stoffmengenbilanz mithilfe der massenbezogenen Reak-

tionsgeschwindigkeit rm wird der Feststoffanteil des Katalysators im Reaktor

definiert.

xKat =
mKat

VReaktor
(8.14)

Somit folgt für Gleichung (8.11):

ULeerrohr

xKat
· dci
dx

= ν · rm (8.15)

In dem hier untersuchten Reaktionssystem laufen nicht nur eine Reaktion son-

dern mehrere Reaktionen parallel ab. Somit ergibt sich folgende Gleichung für

die Stoffmengenbilanz.

ULeerrohr

xKat
· dc
dx

=
∑
j

νi,j · rm,j (8.16)

Zur Simulation der Messdaten müssen neben den kinetischen Ansätzen und der

Gleichgewichtslage der NO-Oxidation auch Stofftransportphänomene berück-

sichtigt werden.
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Berücksichtigung der Stofftransportphänomene

Bei heterogen-katalytischen Reaktionen an porösen Materialien muss der Trans-

port der Fluidkomponenten an die äußere Katalysatoroberfläche und in der

Pore, in der die Reaktion vorzugsweise stattfindet, berücksichtigt werden. Die

Diffusion der Reaktanten aus der Gasphase (G) an die äußere Oberfläche (S)

des Katalysators kann bei bekannter spezifischer Oberfläche des Katalysators

(a) mit folgendem Ansatz beschrieben werden.

ṅi = βi · a · (ci,G − ci,S) (8.17)

Die Ermittlung des Stoffübergangskoeffizienten (β) erfolgt über die dimensions-

lose Sherwood-Zahl (Sh).

βi =
Sh ·D12

dPartikel
(8.18)

Die Berechnung der Sherwood-Zahl wird analog zur Nusselt-Zahl durchgeführt

(VDI, 2006). Die Korrelationsgleichungen zur Sherwood-Zahl und die Berech-

nungen der binären Diffusionskoeffizienten D12 finden sich im Anhang (vgl.

Abschnitt A.7). Somit ergibt sich im stationären Zustand für die individuelle

Feststoffbeladung an aktivem Material im Reaktor xKat folgende Stoffmengen-

bilanz für die Gasphase.

ULeerrohr · dci,G
dz

= −βi · a · xKat

ρKat
· (ci,G − ci,S) (8.19)

Die spezifische Oberfläche a beschreibt das Verhältnis der Partikeloberfläche

(APartikel) zu dem Partikelvolumen (VPartikel) des eingesetzten Katalysators und

ρKat die Katalysatorfeststoffdichte.

a =
APartikel

VPartikel
(8.20)

Als Randbedingung gilt bei z = 0

ci,G = ci,0,G (8.21)
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Um die Diffusion der Reaktanten in den Poren zu beschreiben, muss aufgrund

der komplexen Porenstruktur ein effektiver Diffusionskoeffizient (Deff) eingeführt

werden. Dabei wird zum einen über die Porosität (εKat) berücksichtigt, dass nur

ein Teil des Katalysatorpartikels für die Reaktanten zugänglich ist, zum ande-

ren werden die Zufälligkeiten und Windungen des Wegs der Reaktanten durch

den Partikel mittels der Tortuosität (τ) beschrieben. Ferner muss zusätzlich zur

molekularen Diffusion noch die Knudsen-Diffusion (DKn) berücksichtigt werden.

Diese resultiert aus der Kollision der Moleküle mit den Wänden und dominiert,

sobald die freie mittlere Weglänge der Moleküle größer als der Porendurchmes-

ser wird. Die eingesetzten Werte der Katalysatorporosität und des Hohlrau-

manteils der Schüttung wurden von der ThyssenKrupp Industrial Solutions AG

zur Verfügung gestellt. Der Wert für die Tortuosität wurde ebenfalls von der

ThyssenKrupp Industrial Solutions AG ermittelt. Zur Berechnung des effektiven

Diffusionskoeffizienten werden folgende Gleichungen verwendet (Baerns et al.,

1999).

Deff,i = DPore,i · εKat

τ
(8.22)

Wobei sich der Porendiffusionskoeffizient wie folgt berechnet.

1

DPore,i
=

1

D12
+

1

DKn,i
(8.23)

Zur Berechnung des Knudsen-Diffusionskoeffizienten der einzelnen Komponen-

ten wird Gleichung (8.24) verwendet.

DKn,i = 97 · rPore ·
√

T

Mi
[DKn,i] =

m2

s
(8.24)

Zur Ermittlung des Porenradius wurden von der ThyssenKrupp Industrial So-

lutions AG Analysen bei der Bundesanstalt für Materialforschung und -prüfung

(BAM, 2004; Perbandt, 2011) veranlasst. Zur Beschreibung der Stoffmengenbi-

lanz der Katalysatorphase wird folgende Gleichung verwendet.

Deff,i · d2ci,S
dx2

Partikel

= −ρKat ·
∑
j

νi,j · rj (8.25)
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Zur Lösung dieser Differentialgleichung werden folgende Randbedingungen ver-

wendet.

dci
dxPartikel

∣∣∣∣
xPartikel=0

= 0 (8.26)

Deff,i · dci
dxPartikel

∣∣∣∣
xPartikel=1

= βi · (ci,G − ci,S) (8.27)

Die Berechnung der jeweiligen spezifischen Diffusionslänge (xPartikel) im Kata-

lysatorpartikel erfolgt über das Partikelvolumen und die -oberfläche.

xPartikel =
VPartikel

APartikel
(8.28)

Durch Berücksichtigung der äußeren und inneren Stofftransportphänomene kann

die an ausreichend kleinen Partikeln ermittelte intrinsische Kinetik auf größere

Partikel übertragen werden. Mit dem von Perbandt entwickelten Modell können

die Konzentrationsprofile im stagnierenden Film und Katalysatorkorn bei Va-

riation der Partikelgröße simuliert werden. Exemplarische Konzentrationsprofile

sind im Anhang in Abbildung A.4 dargestellt. In Abschnitt A.7 sind die verwen-

deten Funktionen zur Beschreibung der Stofftransportphänomene zusammenge-

fasst.

Das entwickelte Modell beschreibt durch die Integration der Stofftransportphäno-

mene zusätzlich zum axialen Konzentrationsverlauf der einzelnen Komponenten

über die Katalysatorschüttung auch den diffusionsbestimmten Konzentrations-

verlauf durch den stagnierenden Film und das poröse, kugelförmige Katalysa-

torpellet. Die Verläufe sind schematisch in Abbildung 8.1 dargestellt.
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Abbildung 8.1: Schematischer Konzentrationsverlauf über die Katalysatorschüt-
tung, durch den stagnierenden Film und das Katalysatorpellet.

8.2 Parameterermittlung

Für die Ermittlung der intrinsischen Kinetik der einzelnen Reaktionen wird

die Software Presto-Kinetics der Firma CiT GmbH verwendet. Die ermittelten

Reaktionsgeschwindigkeiten sind auf die eingesetzte Katalysatormasse bezogen.

Die durchgeführte Parameterermittlung wird exemplarisch an dem allgemeinen

Reaktionsbeispiel (Gleichung (8.1)) erklärt.

a A+ b B → c C

Folgender Potenzansatz kann formuliert werden.

rm = k0 · exp
(
− EA

R · T
)
· caA · cbB (8.29)

Zur Ermittlung des Stoßfaktors (k0), der Aktivierungsenergie (EA) und der Re-

aktionsordnung (a) werden Variationen der Eintrittskonzentration des Edukts

A (cA,E) als Funktion der Temperatur für definierte Standardbedingungen (cB,E

und an der Reaktion nicht beteiligte Gaskomponente werden konstant gehalten)
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durchgeführt. Die Parameterermittlung erfolgt mittels Presto-Kinetics durch

die Verwendung eines sogenannten MEC (engl.: minimum error correction)(2)-

Solvers (Wulkow, 2005). Hierbei werden die Fehlerquadrate über das Newton-

Verfahren minimiert. Zur Ermittlung der Reaktionsordnung des Edukts B wird

eine analoge Vorgehensweise angewendet. Bei den untersuchten Reaktionen sind

hemmende Einflüsse von unterschiedlichen Gaskomponenten auf die Reaktions-

geschwindigkeiten beobachtet worden. Die Beschreibung dieser erfolgt durch die

Implementierung von Hemmkonstanten. Zur Berücksichtigung von Konzentra-

tionsabhängigkeiten werden Reaktionsordnungen für inhibierende Komponen-

ten (Reaktand oder nicht an der Reaktion beteiligte Abgaskomponente) ein-

geführt. Allgemein wird die Reaktionsgeschwindigkeit mit einem hemmenden

Effekt durch eine Komponente i, hier beispielhaft D, wie folgt formuliert.

rm =
k0 · exp

(
− EA

R·T

)
· caA · cbB

1 +KD · cdD
(8.30)

Anhand des allgemeinen Beispiels erfolgt die Entwicklung der Reaktionsge-

schwindigkeitsgleichungen der untersuchten Reaktionen.





9 Parameteranpassung und Simulation der

Messdaten

Im folgenden Abschnitt wird die Berücksichtigung jeder am Katalysator ablau-

fenden Reaktionen im ausgearbeiteten Modell (Kapitel 8) vorgestellt. Es werden

die aufgrund der in Kapitel 7 beschriebenen Einflüsse der einzelnen Parameter

entwickelten Reaktionsgeschwindigkeitsansätze erklärt und die Simulationen der

Messdaten dargestellt.

NO-Oxidation

Die durchgeführten Experimente zeigen, dass zur Abbildung der NO-Oxidation

am eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator neben den Reaktanten NO und O2

auch die Einflüsse von NO2 und Wasserdampf zur kinetischen Beschreibung

berücksichtigt werden müssen. Der Einfluss der NO-Eintrittskonzentration wird

mit einer Potenz von 1 berücksichtigt. Die beobachteten Effekte sind in Tabelle

9.1 zusammengefasst.

Tabelle 9.1: Beobachtete Einflüsse auf die NO-Oxidation.

Eintritts-
Effekt

konzentration ci,E

NO2 hemmend

H2O hemmend

Der Großteil der bisher publizierten Ansätze aus der Literatur (vgl. Abschnitt

4.2) beschreiben nur einzelne Einflüsse. Nur die entwickelte Elementarkinetik

von Metkar (Metkar et al., 2012) berücksichtigt die beobachteten Einflüsse von

O2, NO2 und H2O. Die beschriebene Gleichung der Reaktionsgeschwindigkeit
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lässt sich jedoch nicht auf dem in dieser Arbeit untersuchten Konzentrationsbe-

reich von Wasserdampf anwenden. Daher können die experimentellen Daten aus

dieser Arbeit mit den publizierten Ansätzen nicht ausreichend genau abgebildet

werden (Bacher et al., 2010), sodass ein neuer Ansatz entwickelt werden muss.

Dieser basiert auf einem Potenzansatz mit Berücksichtigung der beobachteten

Hemmungen von H2O und NO2.

rNO-Ox. =

k0 · exp −EA

R · T ·
(
cNO · cqO2

− cNO2 · cq−0,5
O2√

Kc

)
(
1 +KNO2 · cNO2 +KH2O · √cH2O

)2 (9.1)

Die Berechnung von Kc erfolgt über Gleichung (A.7). Die durch Anpassung

an die Messdaten ermittelten kinetischen Parameter sind in Tabelle 9.2 zusam-

mengefasst (Bacher et al., 2013). Die Beschreibung der Messdaten mit dem

Tabelle 9.2: Kinetische Parameter für die NO-Oxidation.

k0/
m5,25

kgKat · s · mol0,75
EA/

kJ

mol
KNO2

/
m3

mol
KH2O/

m1,5

mol0,5
q

10,35 31,0 27,9 1,98 0,75

entwickelten kinetischen Modell ist in den Abbildungen 9.1 bis 9.6 dargestellt.

Der Verlauf der NO-Austrittskonzentration als Funktion der Temperatur für

verschiedene NO-Eintrittskonzentrationen kann mit dem entwickelten kineti-

schen Ansatz sehr genau abgebildet werden (Abbildung 9.1). Die zugehörigen

NO2-Austrittskonzentrationen sind in Abbildung 9.2 gezeigt. Durch Integrati-

on der Gleichgewichtskonstante zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit

können die Verläufe der NO2-Konzentration ebenso simuliert werden. Für die

weiteren Experimente werden diese daher nicht mehr gezeigt.
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Abbildung 9.1: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration bei Variation der NO-Eintrittskonzentration
als Funktion der Temperatur für einen Druck von 1,55 bar.
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Abbildung 9.2: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO2-
Austrittskonzentration bei Variation der NO-Eintrittskonzentra-
tion als Funktion der Temperatur für einen Druck von 1,55 bar.
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Abbildung 9.3 zeigt die Messdaten und Simulationen für unterschiedliche O2-

Eintrittskonzentrationen. Durch die Anpassung der Reaktionsordnung von O2

auf einen Wert von 0,75 kann der nicht lineare, beschleunigende Effekt von O2

auf die NO-Oxidation beschrieben werden. Die beobachtete Hemmung von NO2
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Abbildung 9.3: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation der O2-Ein-
trittskonzentration als Funktion der Temperatur für einen Druck
von 1,55 bar.

auf die Oxidation von NO wird durch die Implementierung der Hemmkonstan-

te für NO2 im kinetischen Ansatz und deren Anpassung berücksichtigt. Die

Messdaten und Simulationen sind in Abbildung 9.4 dargestellt.
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Abbildung 9.4: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-
Austrittskonzentration (cNOx,E ≈ 400 ppm) bei Variation des
NO:NO2-Eintrittsverhältnisses als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,55 bar.

Der Verlauf der NO-Austrittskonzentration kann bei Variation der H2O-Ein-

trittskonzentration für Konzentrationen von 0,11 bis 1,07Vol.% abgebildet wer-

den (Abbildung 9.5). Die Messung in Abwesenheit von Wasserdampf kann mit

dem entwickelten Reaktionsgeschwindigkeitsansatz jedoch nicht beschreiben wer-

den. Im Abgas von Salpetersäureanlagen befindet sich allerdings immer Was-

serdampf, daher hat die Messung in Abwesenheit von Wasser keine industrielle

Relevanz und wird im Rahmen dieser Arbeit vernachlässigt. Die Messung ist nur

der Vollständigkeit halber dargestellt. Der Einfluss des Druckes auf die NO-Oxi-

dation wurde ebenfalls untersucht. Der entwickelte kinetische Ansatz kann die

Verläufe der NO-Austrittskonzentration auch bei 3,5 und 6,63 bar beschreiben

(Abbildung 9.6). Die erfolgreiche Beschreibung dieser Versuche ist ein besonders

wichtiges Ergebnis, da bei diesen Experimenten alle Konzentrationen über die

Änderung des Gesamtdrucks variiert werden.
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Abbildung 9.5: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation des H2O-
Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für einen
Druck von 1,55 bar.
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Abbildung 9.6: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (cNO,E ≈ 400 ppm) bei Variation des Druckes
als Funktion der Temperatur.
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Zum Vergleich der simulierten und insgesamt 370 experimentell ermittelten NO-

Austrittskonzentrationen ist das Paritätsdiagramm in Abbildung (9.7) darge-

stellt. Die Qualität der Simulationsergebnisse lässt sich anhand von Paritäts-

diagrammen belegen. Dabei wird ein gemessener Wert (exp) gegen seinen durch

das kinetische Modell ermittelter Wert (sim) aufgetragen. Je näher die resultie-

renden Punkte an der Winkelhalbierenden des Diagramms liegen, desto exakter

ist die numerische Beschreibung. Die in Abwesenheit von Wasserdampf ermit-

telten Mess- und Simulationsdaten sind im Paritätsdiagramm nicht enthalten.

Mit dem entwickelten Modell werden die Messdaten mit einem mittleren Fehler

0 200 400 600 800 1000
0

200

400

600

800

1000

- 10 %

c N
O

,A
si

m
/p

pm

cNO,A exp / ppm

+ 10 %

Abbildung 9.7: Paritätsdiagramm für die NO-Oxidation.

von ±2,6% beschrieben. Der Gültigkeitsbereich für die ermittelten kinetischen

Koeffizienten ist in Tabelle 9.3 angegeben.

Tabelle 9.3: Gültigkeitsbereich des entwickelten Modells.

cNOx/
mol

m3
cH2O/

mol

m3
cO2

/
mol

m3
p/bar T/◦C

0,009 bis 0,045 0,0047 bis 0,477 0,080 bis 1,650 1,55 bis 6,63 200 bis 500
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NH3-Oxidation mit O2

Die durchgeführten Experimente zeigen, dass bei der NH3-Oxidation mit O2

am eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator neben den Reaktanten NH3 und O2

auch der Einfluss von Wasserdampf zur kinetischen Beschreibung berücksich-

tigt werden muss. Der Einfluss der NH3-Eintrittskonzentration muss durch die

Anpassung ermittelt werden. Die beobachteten Effekte sind in Tabelle 9.4 zu-

sammengefasst.

Tabelle 9.4: Beobachtete Einflüsse auf die NH3-Oxidation mit O2.

Eintritts-
Effekt

konzentration ci,E

H2O hemmend

Bisherige Arbeiten (vgl. Abschnitt 4.3) zur kinetischen Beschreibung der NH3-

Oxidation mit Sauerstoff berücksichtigen die eigentlich bekannte Hemmung

durch Wasserdampf nicht. Jedoch haben die experimentellen Untersuchungen

gezeigt, dass im für diese Arbeit relevanten Konzentrationsbereich die H2O-Ein-

trittskonzentration einen nicht vernachlässigbaren Effekt auf die NH3-Oxidation

hat. Zur Beschreibung der Messdaten wird daher ein neuer kinetischer Ansatz

entwickelt. Dieser basiert auf einem Potenzansatz unter Berücksichtigung der

beobachteten Inhibierung von Wasserdampf.

rNH3-Ox. =
k0 · exp −EA

R · T · csNH3
· cqO2

1 +KH2O · coH2O

(9.2)

Bei der Parameteranpassung stellte sich heraus, dass zur Beschreibung der Va-

riation der NH3-Eintrittskonzentration eine von 1 abweichende Reaktionsord-

nung (s) nötig ist. In Tabelle 9.5 sind für die durchgeführten Versuche die er-

mittelten, kinetischen Parameter aufgeführt (Bacher et al., 2015). Die Beschrei-

bung der Messdaten mit dem entwickelten kinetischen Modell ist in Abbildung

9.8 bis 9.11 dargestellt. Zur Abbildung der NH3-Austrittskonzentrationen bei

unterschiedlichen NH3-Eintrittskonzentrationen wurde durch Anpassung eine
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Tabelle 9.5: Kinetische Parameter für die NH3-Oxidation.

k0/
mol0,1 · m2,7

kgKat · s EA/
kJ

mol
s q KH2O/

m0,9

mol0,3
o

6, 83 · 105 96,3 0,6 0,3 19,1 0,3

Reaktionsordnung für NH3 von 0,6 ermittelt. Die Verläufe der NH3-Austritts-

konzentration als Funktion der Temperatur bei Variation der NH3-Eintritts-

konzentration sind in Abbildung 9.8 dargestellt. Wasserdampf zeigt einen nicht

linearen, hemmenden Einfluss auf die NH3-Oxidation. Damit die Inhibierung

nicht stetig mit steigender H2O-Konzentration ansteigt, wird die Abhängigkeit

über eine Reaktionsordnung (o = 0, 3 < 1) gedämpft. Auf diese Weise können

die Verläufe der NH3-Austrittskonzentration bei Variation der H2O-Eintritts-

konzentration abgebildet werden (Abbildung 9.9).
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Abbildung 9.8: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-Aus-
trittskonzentration bei Variation der NH3-Eintrittskonzentration
als Funktion der Temperatur für einen Druck von 1,6 bar.
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Abbildung 9.9: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-Aus-
trittskonzentration (cNH3,E ≈ 400 ppm) bei Variation der H2O-
Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für einen
Druck von 1,6 bar.



95

In Abbildung 9.10 sind die experimentellen und simulierten Verläufe der NH3-

Austrittskonzentration als Funktion der Temperatur bei Variation der O2-Ein-

trittskonzentration dargestellt. Der beobachtete Einfluss der Eintrittskonzen-

tration kann mithilfe einer Reaktionsordnung von 0,3 bezüglich der O2-Konzen-

tration abgebildet werden.
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Abbildung 9.10: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-Aus-
trittskonzentration (cNH3,E ≈ 400 ppm) bei Variation der O2-
Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für einen
Druck von 1,6 bar.

Bei Druckerhöhung auf 6,7 bar vergrößert sich die Reaktionsgeschwindigkeit der

NH3-Oxidation, d.h. die beschleunigende Wirkung der Druckerhöhung von NH3

und O2 überwiegt die inhibierende Wirkung der H2O-Partialdruckerhöhung, bei

sonst gleichbleibenden Reaktionsbedingungen. Durch den entwickelten kineti-

schen Ansatz kann dieser Effekt ebenfalls simuliert werden. Die Verläufe der

NH3-Austrittskonzentration bei Variation des Druckes sind in Abbildung 9.11

dargestellt.
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Abbildung 9.11: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-
Austrittskonzentration (cNH3,E ≈ 400 ppm) bei Variation des
Druckes als Funktion der Temperatur.

Zum Vergleich der simulierten und insgesamt 107 experimentell ermittelten

NH3-Austrittskonzentrationen ist das Paritätsdiagramm in Abbildung 9.12 dar-

gestellt. Mit dem entwickelten Modell werden die Messdaten mit einem mittle-

ren Fehler von ±7,3% beschrieben. Der Gültigkeitsbereich für die ermittelten

kinetischen Koeffizienten ist in Tabelle 9.6 angegeben.

Tabelle 9.6: Gültigkeitsbereich des entwickelten Modells.

cNH3/
mol

m3
cH2O/

mol

m3
cO2/

mol

m3
p/bar T/◦C

0,007 bis 0,144 0,0113 bis 5,901 0,860 bis 11,449 1,6 bis 6,7 250 bis 450
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Abbildung 9.12: Paritätsdiagramm für die NH3-Oxidation.
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NOx-SCR

Die durchgeführten Experimente zeigen, dass zur Abbildung der NOx-SCR am

eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator nur die Reaktanten NH3, NO, NO2 und

O2 zur kinetischen Beschreibung berücksichtigt werden müssen. Des Weiteren

muss bei der Reaktion ein überstöchiometrischer NH3-Verbrauch berücksich-

tigt werden. Dieser zeigt eine Abhängigkeit von der NO- und O2-Eintrittskon-

zentration, dem Eintrittsverhältnis NH3:NO sowie dem Oxidationsgrad. Diese

Einflüsse sind in Tabelle 9.7 zusammengefasst.

Tabelle 9.7: Beobachtete Einflüsse auf den beobachteten NH3-Mehrverbrauch.

Eintrittskonzentration ci,E Effekt

NO beschleunigend

O2 beschleunigend

NH3:NO ↑ beschleunigend

NO2:NOx < 0, 5 hemmend

Zur kinetischen Beschreibung der Standard -SCR sind bereits zahlreiche Ar-

beiten publiziert (vgl. Abschnitt 4.4). Es werden zwei verschiedene Ansätze

zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit verwendet, der Eley-Rideal und

der Potenzansatz. Da es sich bei der Abgasnachbehandlung von Salpetersäure-

anlagen um einen stationären Prozess handelt, müssen Sorptionsvorgänge zur

Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit nicht berücksichtigt werden. Da-

her wird das dynamische Sorptionsverhalten von Ammoniak am Katalysator

nicht explizit untersucht und es wird zur Abbildung der Messdaten folgender

Potenzansatz verwendet.

rStandard-SCR =
k0 · exp −EA

R · T · csNH3
· cqO2

· cNO

1 +KNH3 · c2NH3

(9.3)

Ab Temperaturen von 200 ◦C dominiert in Anwesenheit von NO2 die Fast-SCR.

Bei einem Oxidationsgrad < 0, 5 läuft am Katalysator bis zum vollständigen

Umsatz von NO2 die Fast-SCR und erst im Anschluss die Standard -SCR ab

(Iwasaki und Shinjoh, 2010). Diese Reaktion kann aufgrund ihrer hohen Ge-
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schwindigkeit nicht gesondert untersucht werden. Zur Beschreibung der Fast-

SCR wird ein allgemeiner Potenzansatz verwendet, der die Einflüsse der Reak-

tanten mit einer Reaktionsordnung von jeweils 1 berücksichtigt.

rFast-SCR = k0 · exp −EA

R · T · cNH3 · cNO · cNO2 (9.4)

In dieser Arbeit wird das Abgas einer stationären Salpetersäureanlage unter-

sucht. Da dieses immer einen Oxidationsgrad < 50% aufweist, muss die NO2-

SCR zur Beschreibung der durchgeführten Versuche nicht berücksichtigt wer-

den. Die experimentellen Untersuchungen zeigen, dass bei Temperaturen (T <

400 ◦C), bei denen der eingesetzte Katalysator für die NH3-Oxidation nicht ak-

tiv ist, zusätzlich zur Stöchiometrie der Standard -SCR NH3 umgesetzt wird.

Werden zur Beschreibung der durchgeführten Experimente nur die Reaktions-

geschwindigkeiten der Standard -SCR, der Fast-SCR und der NH3-Oxidation

mit O2 berücksichtigt, können die Messdaten nicht beschrieben werden. Eine

beispielhafte Simulation unter Berücksichtigung der Gleichungen (9.3), (9.4)

und (9.2) des Experimentes mit einem NH3:NO-Eintrittsverhältnis von 1,00

ist in Abbildung 9.13 dargestellt. NH3 und NO werden nach dem Modell zu

gleichen Anteilen am Katalysator umgesetzt. Über diesen Ansatz können die

durchgeführten Versuche deshalb nicht beschrieben werden. Zur Berücksichti-

gung der temperaturabhängigen Stöchiometrien bildet Schuler (Schuler, 2009)

im kinetischen Modell verschiedene stöchiometrische Koeffizienten ab, die in

Kennfeldern hinterlegt sind. Die Arbeitsgruppe um Tronconi (Colombo et al.,

2012) integriert zur Beschreibung des NH3-Mehrverbrauchs einen beschleuni-

genden Effekt von NO auf die NH3-Oxidation (vgl. Gleichung (4.37)). Arbei-

ten, die bisher zur kinetischen Beschreibung ebenfalls einen Potenzansatz ver-

wendet haben, berücksichtigen den NH3-Mehrverbrauch nicht. Daher wird zur

Abbildung des beobachteten temperaturabhängigen NH3-Mehrverbrauchs ein

additiver Term in die Beschreibung der NH3-Oxidation integriert. Die Reakti-

onsgeschwindigkeit der NH3-Oxidation setzt sich somit wie folgt zusammen.

rNH3-Ox.,ges. = rNH3-Ox. + rNH3-Mehrverbrauch (9.5)

Zur Beschreibung des NH3-Mehrverbrauchs wird wiederum ein Potenzansatz

verwendet. Da es sich um eine Reaktion handelt, die nur gekoppelt mit der
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Abbildung 9.13: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-
und NO-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 410 ppm) bei einem
NH3:NO-Eintrittsverhältnis von 1,00 als Funktion der Tempera-
tur für einen Druck von 1,7 bar.

Standard -SCR auftritt, wird wie in Gleichung (9.3) eine Hemmung durch ad-

sorbiertes NH3 auf die Reaktionsgeschwindigkeit berücksichtigt. Der beobachte-

te Effekt der O2-Konzentration auf den NH3-Mehrverbrauch (Abbildung 7.10)

wird durch die Reaktionsordnung bezüglich O2 integriert.

rNH3-Mehrverbrauch =
k0 · exp −EA

R · T · cNH3 · cqO2
· cwNO

1 +KNH3 · c2NH3

(9.6)

Durch Anpassung an die Messdaten werden für die durchgeführten Versuche,

die in Tabelle 9.8 dargestellten Parameter ermittelt (Bacher et al., 2015). Bei

der Aktivierungsenergie der Fast-SCR handelt es sich um einen Literaturwert

(Schuler, 2009). Die finalen Anpassungen der Parameter sind von Dr.-Ing. C.

Perbandt und Dr.-Ing. S. Pinnow der ThyssenKrupp Industrial Solutions AG

durchgeführt worden.
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Tabelle 9.8: Kinetische Parameter für die Standard-, Fast-SCR und den NH3-
Mehrverbrauch.

Geschwindig-
k0 EA/

kJ

mol
s q w KNH3/

m6

mol2keitsansatz

(9.3) 9, 13 · 1010 m9,18

kgKat · s · mol2,06
66,7 1,5 0,56 - 4, 73 · 107

(9.4) 5, 0 · 107 m9

kgKat · s · mol2
36,0 - - - -

(9.6) 2, 58 · 104 m9,03

kgKat · s · mol2,01
48,0 - 0,98 1,03 1, 11 · 104

Die Beschreibung der Messdaten mit dem entwickelten kinetischen Modell ist in

Abbildung 9.14 bis 9.18 dargestellt. Zur Beschreibung der beobachteten Inhibie-

rung der SCR-Aktivität mit steigender NH3-Konzentration ist die Integration

einer Hemmkonstante im kinetischen Ansatz erforderlich. Durch Anpassung er-

gibt sich für NH3 eine Reaktionsordnung von 1,5 und für die NH3-Konzentrati-

on zur Berücksichtigung der Hemmung eine Reaktionsordnung von 2. Während

der Ermittlung der Parameter zur Beschreibung der Messdaten der Standard -

SCR hat sich gezeigt, dass zur Beschreibung des NH3-Mehrverbrauchs ebenso

eine Hemmung durch NH3 benötigt wird. Die Verläufe der NO-Austrittskon-

zentration bei Variation des NH3:NO-Eintrittverhältnisses sind in Abbildung

9.14 dargestellt. Die Verläufe können für kleine ebenso wie für höhere NH3:NO-

Eintrittverhältnisse abgebildet werden.
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Abbildung 9.14: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (cNO,E ≈ 410 ppm) bei Variation des
NH3:NO-Eintrittsverhältnisses als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,7 bar.

Die zugehörigen NH3-Konzentrationen sind in Abbildung 9.15 dargestellt. Bei

NH3:NO-Eintrittverhältnissen < 1 tritt kein NH3 am Reaktoraustritt mehr auf.

Bei Eintrittsverhältnissen > 1 ist ein charakteristischer Konzentrationsverlauf

zu erkennen. Sobald NO am Reaktoraustritt nicht mehr auftritt, steigt die NH3-

Austrittskonzentration mit steigender Temperatur wieder beziehungsweise sie

wird konstant (�). Ab Temperaturen > 400 ◦C sinkt wiederum die Austrittskon-

zentration durch das “Anlaufen“ der NH3-Oxidation mit O2. Mit den ermittel-

ten Parametern kann die Variation des NH3:NO-Eintrittsverhältnisses von 0,50

bis 1,96 dargestellt werden. Bei den durchgeführten Experimenten zeigte sich,

dass die Variation der NO-Eintrittskonzentration mit einer Reaktionsordnung

von 1 berücksichtigt werden kann. Die simulierten und experimentellen Verläufe

der NH3- und NO-Austrittskonzentration sind in Abbildung 9.16 dargestellt. Sie

können mit dem entwickelten Ansatz in guter Näherung beschrieben werden.
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Abbildung 9.15: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-
Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 410 ppm) bei Variation des
NH3:NO-Eintrittsverhältnisses als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,7 bar.
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Abbildung 9.16: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
NO-Austrittskonzentration bei Variation der NO-Eintrittskon-
zentration als Funktion der Temperatur für einen Druck von
1,7 bar.
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Die Erhöhung der O2-Eintrittskonzentration zeigt einen beschleunigenden Ef-

fekt sowohl auf die Standard -SCR als auch auf den zugehörigen NH3-Mehrver-

brauch. Durch Anpassung wird für die Reaktionsordnung von O2 im kinetischen

Ansatz für die Standard -SCR und den NH3-Mehrverbrauch ein Wert von 0,56

bzw. 0,98 ermittelt. Für den NH3-Mehrverbrauch wird zusätzlich eine Reakti-

onsordnung von NO von 1,03 benötigt. In Abbildung 9.17 sind die Messdaten

und die mittels der entwickelte Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung berechne-

ten Konzentrationsverläufe bei Variation der O2-Konzentration von 1,46 bis

3,40Vol.% dargestellt. Der Einfluss von O2 auf den Umsatz von NH3 und NO

kann abgebildet werden. Die Fast-SCR konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht
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Abbildung 9.17: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
NO-Austrittskonzentration (cNO,E ≈ 410 ppm) bei Variation
der O2-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur für
einen Druck von 1,7 bar.

explizit untersucht werden. Um ihren Einfluss auf die Standard -SCR zu unter-

suchen wird der Oxidationsgrad variiert. Durch Anpassung an diese Messreihen

kann zur Beschreibung der Fast-SCR auf diese Weise ein Stoßfaktor ermittelt

werden. Die experimentellen und simulierten Verläufe von NH3 und NO sind

in Abbildung 9.18 dargestellt. Durch die in Tabelle 9.8 ermittelten Parameter
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lässt sich der Einfluss von NO2 auf die Standard -SCR abbilden. Zum besseren
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Oxidationsgrad / %:
0,0
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Abbildung 9.18: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
NO-Austrittskonzentration (cNOx,E ≈ 410 ppm) bei Variation
des Oxidationsgrades als Funktion der Temperatur für einen
Druck von 1,7 bar.

Verständnis der Beobachtungen sind in Abbildung 9.19 die Verläufe der NH3-

und NO-Konzentration für die Reaktionsbedingungen von Abbildung 9.18 als

Funktion der Länge der Katalysatorschüttung dargestellt. Bei Dosierung von

NO2 am Reaktoreintritt sinkt die NH3-Konzentration in Abhängigkeit von der

NO2-Eintrittskonzentration stark ab. Die NH3-Konzentrationsverläufe schnei-

den sich bei einer Katalysatorschüttungslänge von ca. 8mm. Am Reaktoraus-

gang weisen diese jedoch für höhere NO2-Eintrittskonzentrationen höhere Kon-

zentrationswerte auf. Dies kann durch die entsprechenden höheren durchschnitt-

lichen NO-Konzentrationen im Reaktor erklärt werden, die zu einem höheren

Umsatz von Ammoniak durch Oxidation führen. Abbildung 9.19 zeigt ebenfalls

den Vergleich zwischen den Berechnungen mit und ohne (intrinsisch) Berück-

sichtigung von Stofftransportwiderständen. Unterschiede sind nur direkt am Re-

aktoreingang, in dem NO2 noch vorhanden ist und somit die Fast-SCR auftritt,

zu sehen. Dies verdeutlicht noch einmal, dass mit der gewählten Partikelfraktion
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tatsächlich die intrinsische Kinetik am Katalysator bestimmt werden kann.
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Abbildung 9.19: Simulationen (Linien) der NH3- und NO-Konzentration bei Va-
riation des Oxidationsgrades als Funktion der Länge der Kata-
lysatorschüttung für ein NH3:NO-Eintrittsverhältnis von 1,47,
einer Temperatur von 343 ◦C und einen Druck von 1,7 bar.

Zum Vergleich der simulierten und insgesamt 273 experimentell ermittelten
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NH3- und NO-Austrittskonzentrationen ist das Paritätsdiagramm in Abbildung

9.20 dargestellt. Mit dem entwickelten Modell werden die Messdaten mit einem

mittleren Fehler von ±15% beschrieben. Zur Bewertung der Güte der Anpas-

sung muss berücksichtigt werden, dass die größten relativen Abweichungen bei

sehr kleinen Austrittskonzentrationen (< 8 ppm) auftreten. Der Gültigkeitsbe-

reich für die ermittelten kinetischen Koeffizienten ist in Tabelle 9.9 angegeben.
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Abbildung 9.20: Paritätsdiagramm für die NOx-SCR.

Tabelle 9.9: Gültigkeitsbereich des entwickelten Modells.

cNH3
/
mol

m3
cNO/

mol

m3
cNO2

/
mol

m3
cO2

/
mol

m3
T/◦C

0,028 bis 0,056 0,014 bis 0,028 0,002 bis 0,009 1,028 bis 2,395 250 bis 450

Durch Berücksichtigung der äußeren und inneren Stofftransportphänomene im

bestehenden Modell (vgl. Abschnitt 8.1) kann die intrinsisch ermittelte Kinetik

zur Berechnung der Austrittskonzentrationen bei Variation der Katalysatorpar-

tikelgröße verwendet werden. Zur Berechnung des Partikelvolumens (VPartikel)
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und der Oberfläche der Partikel (APartikel) wird vereinfachend angenommen,

dass die gebrochenen Katalysatorstücke kugelähnlich sind. Die durchschnittli-

chen Geometriedaten des Extrudates wurden von Perbandt (Perbandt, 2011)

über 100 zufällig ausgewählte Einzelstücke ermittelt. Die dabei für die Berech-

nungen bestimmten Abmessungen liegen im Anhang in Abbildung A.5 bei. Ab-

bildung 9.21 zeigt die experimentellen und simulierten Verläufe der NO-Aus-

trittskonzentration bei Variation der Partikelgröße. Die Messdaten der Kata-

lysatorfraktion von 1,3 und 2,25mm können über den gesamten Temperatur-

bereich abgebildet werden. Beim Konzentrationsverlauf für die Fraktion von

0,4mm treten bis zu einer Temperatur < 400 ◦C geringe Abweichungen zwi-

schen den Messdaten und der Simulation auf. Bei Temperaturen > 400 ◦C bildet

das entwickelte Modell den experimentellen Verlauf für das Extrudat weniger

genau ab. Es sagt einen höheren Umsatz an NO vorher und kann somit die

Verlangsamung der Standard -SCR durch Stofftransportphänomene nicht exakt

abbilden.
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Abbildung 9.21: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (cNO,E ≈ 410 ppm) bei Variation der Kataly-
satorpartikelgröße als Funktion der Temperatur für einen Druck
von 1,7 bar.
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Die zugehörigen Verläufe der NH3-Austrittskonzentration sind in Abbildung

9.22 dargestellt. Das entwickelte Modell bildet die Veränderung der Konzentra-

tionsverläufe ab. Geringe Abweichungen bestehen für die untersuchten Fraktio-

nen im mittleren Temperaturbereich. Unter Berücksichtigung der getroffenen

vereinfachenden Annahmen können die experimentell ermittelten Verläufe der

NO- und NH3-Austrittskonzentration mit dem entwickelten Modell insgesamt

sehr zufriedenstellend berechnet werden.
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Abbildung 9.22: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-Aus-
trittskonzentration (cNO,E ≈ 410 ppm) bei Variation der Kataly-
satorpartikelgröße als Funktion der Temperatur für einen Druck
von 1,7 bar.
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N2O-SCR

Neben der bereits diskutierten NOx-SCR läuft in Anwesenheit von N2O und

NH3 im Abgasstrom auch die N2O-SCR am eingesetzten Katalysator ab. Die

durchgeführten Experimente zeigen, dass neben den Reaktionspartnern NH3

und N2O auch H2O und O2 einen Einfluss auf die Reaktion haben. Die beob-

achteten Effekte sind in Tabelle 9.10 zusammengefasst.

Tabelle 9.10: Beobachtete Einflüsse auf die N2O-SCR.

Eintritts-
Effekt

konzentration ci,E

H2O schwach hemmend
O2 hemmend ab T > 360 ◦C

Zur kinetischen Beschreibung gibt es im Gegensatz zur Standard -SCR und Fast-

SCR nur wenige Arbeiten in der Literatur (vgl. Abschnitt 4.5). Bisherige Ar-

beiten basieren weitgehend auf einem Eley-Rideal-Mechanismus und berück-

sichtigen weder den Einfluss von NH3, O2 noch von H2O. Daher wird in der

vorliegenden Arbeit zur Beschreibung der Messdaten ein Reaktionsgeschwin-

digkeitsansatz basierend auf den entwickelten Ansätzen zur Beschreibung der

NOx-SCR verwendet. Es handelt sich hier wiederum um einen Potenzansatz mit

Berücksichtigung der beobachteten Hemmung von NH3. Die Berücksichtigung

des Einflusses von Wasserdampf ist zur Beschreibung der Messdaten nicht er-

forderlich, da H2O nur einen schwach hemmenden Einfluss hat und sich bei der

Parameterermittlung zeigt, dass der Term keinen signifikanten Einfluss auf die

Güte der Anpassung hat.

rN2O-SCR =
k0 · exp −EA

R · T · cNH3 · cN2O

1 +KNH3 · c2NH3

(9.7)

Am Katalysator läuft ebenfalls die N2O-Zersetzung ab, die über nachstehenden

einen parallelen Reaktionsgeschwindigkeitsansatz berücksichtigt wird, der auf

entsprechenden Arbeiten von Perbandt (Perbandt, 2011) basiert.
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rN2O-Zers. =
k0 · exp −EA

R · T · cfN2O

1 +KH2O · coH2O

(9.8)

Die durch Anpassung an die Messdaten ermittelten Parameter sind in Tabelle

9.11 dargestellt. Die Parameter für die Zersetzung angepasst auf den eingesetz-

ten Eisen-Zeolith-Katalysator zur NOx-Reduktion sind von der ThyssenKrupp

Industrial Solutions AG zur Verfügung gestellt worden.

Tabelle 9.11: Kinetische Parameter für die N2O-SCR und die N2O-Zersetzung.

Geschwindig- Parameter

keitsansatz

(9.7)

k0/
m6

kgKat · s · mol
EA/

kJ

mol
KNH3

/
m6

mol2

5, 26 · 1015 168,3 1, 74 · 105

(9.8)

k0/
mol0,43 · m1,71

kgKat · s EA/
kJ

mol
f KH2O/

m2,1

mol0,7
o

4, 50 · 108 168,0 0,57 4, 19 0,7

Die Beschreibung der Messdaten mit dem entwickelten kinetischen Modell ist in

Abbildung 9.23 bis 9.27 dargestellt. In Abbildung 9.23 sind die Verläufe für eine

N2O-Eintrittskonzentration von 250 ppm bei Variation des NH3:N2O-Eintritts-

verhältnisses dargestellt. Durch die Integration der Hemmkonstante für NH3

und Anpassung dieser an die Messdaten können die Verläufe der N2O-Austritts-

konzentration und die zugehörigen NH3-Austrittskonzentrationen (Abbildung

9.24) beschrieben werden.



112 9 Parameteranpassung und Simulation der Messdaten

300 350 400
0

50

100

150

200

250

c N
2O
,A
/p
pm

T / °C

cN2O,E ≈ 250 ppm

cNH3 : cN2O
3,93
3,16
2,38
1,60
1,34
0,96
0,82
0,65

Abbildung 9.23: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der N2O-Aus-
trittskonzentration in Abwesenheit von O2 bei Variation des
NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses als Funktion der Temperatur
für einen Druck von 1,6 bar.
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Abbildung 9.24: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-Aus-
trittskonzentration in Abwesenheit von O2 bei Variation des
NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses als Funktion der Temperatur
für einen Druck von 1,6 bar.
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Bei den durchgeführten Experimenten zeigt sich, dass die Variation der N2O-

Eintrittskonzentration mit einer Reaktionsordnung von 1 erfasst werden kann.

Die experimentellen und simulierten Verläufe der N2O- und NH3-Austrittskon-

zentration bei Variation des NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses für eine N2O-Ein-

trittskonzentration von 600 ppm sind in Abbildung 9.25 und 9.26 dargestellt.
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Abbildung 9.25: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der N2O-Aus-
trittskonzentration in Abwesenheit von O2 bei Variation des
NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses als Funktion der Temperatur
für einen Druck von 1,6 bar.

Für beide untersuchten N2O-Eintrittskonzentrationen (250 und 600 ppm) in

Abwesenheit von O2 fällt auf, dass bei Eintrittsverhältnissen < 1 die Verläufe

der N2O-Austrittskonzentration weniger exakt als die zugehörigen NH3-Verläufe

beschrieben werden können. Bisher ist ungeklärt, warum bei diesen Eintritts-

verhältnissen scheinbar, abweichend von der in Gleichung (4.53) dargestellten

Stöchiometrie, zu viel NH3 umgesetzt wird. Ein Grund könnte darin liegen,

dass sich in den eingesetzten Prüfgasen für N2O kleinste Mengen von O2 be-

finden, die diesen NH3-Mehrverbrauch hervorrufen. Diese Vermutung wird im

Anschluss noch näher diskutiert.
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Abbildung 9.26: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-Aus-
trittskonzentration in Abwesenheit von O2 bei Variation des
NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses als Funktion der Temperatur
für einen Druck von 1,6 bar.

Bei Erhöhung des Druckes auf 6,7 bar für ein NH3:N2O-Eintrittsverhältnis von

≈ 0, 66 wird der Umsatz von NH3 und N2O geringfügig erhöht. Die Ergebnisse

der Variation des Druckes sind in Abbildung 9.27 dargestellt, sie können durch

das entwickelte Modell wiederum abgebildet werden. Auch hier fällt allerdings

ein zusätzlicher NH3-Verbrauch auf.
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Abbildung 9.27: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 600 ppm) in Abwesen-
heit von O2 bei Variation des Druckes als Funktion der Tempe-
ratur.

Einfluss von Sauerstoff auf die N2O-SCR:

Zur Untersuchung des O2-Einflusses auf die N2O-SCR wurden ebenfalls Ver-

suche durchgeführt. Bei den Experimenten in Anwesenheit von O2 zeigt sich,

dass bei Temperaturen < 400 ◦C der NH3-Umsatz höher ist, als der Stöchiome-

trie der N2O-SCR entspricht. Werden zur Beschreibung der Versuche in Anwe-

senheit von O2 nur die ermittelten Reaktionsgeschwindigkeiten der N2O-SCR,

der N2O-Zersetzung und der NH3-Oxidation mit O2 berücksichtigt, können die

Messdaten nur mit sehr unzureichender Genauigkeit beschrieben werden. Eine

beispielhafte Simulation bei Berücksichtigung der Gleichungen (9.7), (9.8) und

(9.2) der Messreihe für ein NH3:N2O-Eintrittsverhältnis von 0,64 in Anwesen-

heit von O2 (2,5Vol.%) ist in Abbildung 9.28 dargestellt. Auch wenn der Ver-

lauf der NH3-Austrittskonzentration mit ausreichender Genauigkeit beschrieben

werden kann, ist die Beschreibung der N2O-Austrittskonzentration jedoch we-

der qualitativ noch quantitativ befriedigend. Das entwickelten Modell sagt für

Temperaturen von 300 bis 470 ◦C einen zu großen N2O-Umsatz am Katalysa-

tor vorher. Der berechnete Konzentrationsverlauf von N2O zeigt den typischen
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Verlauf für Messungen in Abwesenheit von O2. Die Messung für eine O2-Konzen-

tration von 2,5Vol.% hingegen zeigt für vollständigen Umsatz von NH3 einen

N2O-Verlauf, der linear mit der Temperatur abfällt. Durch Kombination der

entwickelten Reaktionsgeschwindigkeitsansätze sind Messungen in Anwesenheit

von O2 offensichtlich nicht abbildbar. Daher werden diese Versuche im anschlie-

ßenden Abschnitt separat betrachtet und der Effekt von O2 auf die N2O-SCR

diskutiert. Zum Vergleich der simulierten und insgesamt 184 experimentell er-
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Abbildung 9.28: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 615 ppm) für eine O2-
Eintrittskonzentration von 2,5Vol.% als Funktion der Tempera-
tur für einen Druck von 1,6 bar.

mittelten NH3- und NO-Austrittskonzentrationen in Abwesenheit von O2 ist das

Paritätsdiagramm in Abbildung 9.29 dargestellt. Mit dem entwickelten Modell

werden die Messdaten mit einem mittleren Fehler von ±8,2% beschrieben. Der

Gültigkeitsbereich für die ermittelten kinetischen Koeffizienten ist in Tabelle

9.12 angegeben.
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Tabelle 9.12: Gültigkeitsbereich des entwickelten Modells.

cNH3/
mol

m3
cN2O/

mol

m3
cO2

/
mol

m3
p/bar T/◦C

0,014 bis 0,118 0,018 bis 0,177 0 1,6 bis 6,7 270 bis 410

0 250 500 750
0
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- 10 %

c i,A
si

m
/p

pm

ci,A exp / ppm

+ 10 %

Abbildung 9.29: Paritätsdiagramm für die N2O-SCR in Abwesenheit von O2.

Weitere Arbeiten zur kinetischen Simulation des Einflusses von O2 auf die

N2O-SCR

Kieger und Mitarbeiter (Mauvezin et al., 1999) haben bisher als einzige Gruppe

Untersuchungen zur N2O-Reduktion an Eisen-Zeolithen in der Literatur vorge-

stellt (vgl. Abschnitt 4.5). Sie vermuten (Delahay et al., 2002), dass an Eisen-

Zeolith-Katalysatoren in Anwesenheit von Sauerstoff zusätzlich zur bekann-

ten 2:3-Stöchiometrie (Gleichung (4.53)) folgende 1:1-Stöchiometrie ebenfalls

abläuft.

4 NH3 + 4 N2O+O2 → 6 N2 + 6 H2O (9.9)
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Für die Parameteranpassung der Messdaten der N2O-SCR in Anwesenheit von

O2 wurde diese Stöchiometrie nun zusätzlich in das Modell integriert. Der beob-

achtete NH3-Mehrverbrauch kann auch durch diese zusätzliche Reaktion nicht

abgebildet werden, da über Gleichung (9.9) NH3 und N2O zu gleichen Antei-

len umgesetzt werden und damit ein insgesamt zu hoher N2O-Umsatz resultiert.

In einem weiteren Ansatz wurde daher versucht, den zur 2:3-Stöchiometrie der

N2O-SCR zusätzlich umgesetzten Ammoniak analog zur NOx-SCR über die In-

tegration eines additiven Terms bei der NH3-Oxidation (9.5) zu beschreiben.

Für die Beschreibung der N2O-SCR wird ein Potenzansatz, nach der stöchio-

metrischen Gleichung (4.53), mit Berücksichtigung der Hemmung durch NH3

verwendet.

rN2O-SCR =
k0 · exp −EA

R · T · cNH3 · cN2O

1 +KNH3 · c2NH3

(9.10)

Zur Beschreibung des stöchiometrischen NH3-Mehrverbrauchs wird die Reak-

tionsgeschwindigkeit der einzeln untersuchten NH3-Oxidation mit O2 (9.2) um

folgenden Term erweitert.

rNH3-Mehrverbrauch =
k0 · exp −EA

R · T · cNH3 · cN2O · cqO2

1 +KNH3 · c2NH3

(9.11)

Die durch Anpassung an die durchgeführten Messungen in Anwesenheit von O2

ermittelten Parameter sind in Tabelle 9.13 gezeigt.

Bei der Parameterermittlung zeigt sich, dass zur Beschreibung der Messungen in

Anwesenheit von O2 verglichen mit den kinetischen Parametern in Abwesenheit

von O2 eine um 18 kJ
mol

erhöhte Aktivierungsenergie benötigt wird. Zur Beschrei-

bung der Reaktionsgeschwindigkeit der ebenfalls ablaufenden Zersetzung wird

wiederum Gleichung (9.8) mit den in Tabelle 9.13 dargestellten Parametern

verwendet. Die Beschreibung der Messdaten mit dem entwickelten kinetischen

Modell ist in Abbildung 9.30 bis 9.33 dargestellt. In Abbildung 9.30 sind die

experimentellen und simulierten Verläufe der NH3- und N2O-Austrittskonzen-

tration für ein NH3:N2O-Eintrittsverhältnis von 0,64 bei einem Druck von 1,6

und 6,7 bar dargestellt. Mit dem entwickelten Reaktionsgeschwindigkeitsansatz
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Tabelle 9.13: Kinetische Parameter für die N2O-SCR in Anwesenheit von O2 und
dem NH3-Mehrverbrauch.

Geschwindigkeitsansatz Parameter

(9.10)

k0/
m6

kgKat · s · mol
EA/

kJ

mol
KNH3/

m6

mol2

8, 72 · 1016 186,0 2, 06 · 105

(9.11)

k0/
mol0,43 · m1,71

kgKat · s EA/
kJ

mol
q KNH3

/
m6

mol2

6, 19 · 1011 128,4 0,33 2, 39 · 105

kann nun sowohl die NH3- als auch die N2O-Austrittskonzentration beschrieben

werden.
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Abbildung 9.30: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-
und N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 615 ppm) für ein
NH3:N2O-Eintrittsverhältnis von 0,64 bei Variation des Druckes
und einer O2-Eintrittskonzentration von 2,5Vol.% als Funktion
der Temperatur.
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Abbildung 9.31 zeigt die Ergebnisse der Variation des Druckes für ein NH3:N2O-

Eintrittsverhältnis von 0,95. Bei dieser Messung wird die NH3-Eintrittskonzen-

tration auf 583 ppm angehoben. Der entwickelte Ansatz kann die gemessenen

Austrittskonzentrationen für das NH3 zu N2O Verhältnis von 0,95 in Anwesen-

heit von O2 ebenfalls abbilden.
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Abbildung 9.31: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-
und N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 615 ppm) für ein
NH3:N2O-Eintrittsverhältnis von 0,95 bei Variation des Druckes
als Funktion der Temperatur.

Die durchgeführten Experimente zeigen weiterhin, dass der beobachtete NH3-

Mehrverbrauch bei der N2O-SCR ebenso wie bei der Standard -SCR von der O2-

Eintrittskonzentration abhängt. Die Konzentrationsverläufe für NH3 und N2O

bei einer sehr kleinen O2-Eintrittskonzentration von 0,26Vol.% sind in Abbil-

dung 9.32 dargestellt. Auch diese können durch die Integration des additiven

Terms zur Beschreibung der NH3-Oxidation ausreichend gut beschrieben wer-

den. Der Verlauf der N2O-Konzentration wird sehr genau abgebildet. Der simu-

lierte Verlauf der NH3-Konzentration hingegen weicht von den Messdaten ab.

Das Modell sagt einen geringeren Umsatz an NH3 als experimentell ermittelt

voraus.
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Abbildung 9.32: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 600 ppm) als Funktion
der Temperatur.

Abbildung 9.33 zeigt einen entsprechenden Versuch für eine O2-Eintrittskonzen-

tration von 0,26Vol.% und einen Druck von 6,7 bar. Durch die Druckerhöhung

verstärken sich die Abweichungen der Simulation vom Experiment. Der simu-

lierte Umsatz beider Komponenten ist bis zu einer Temperatur von 370 ◦C zu

gering. Sobald kein NH3 mehr am Reaktoraustritt auftritt, kann jedoch der

N2O-Verlauf wiederum beschrieben werden. In Summe kann der Verlauf der ex-

perimentell ermittelten N2O- und NH3-Austrittskonzentration damit nicht mit

ausreichender Genauigkeit abgebildet werden.
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Abbildung 9.33: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
N2O-Austrittskonzentration (cN2O,E ≈ 600 ppm) als Funktion
der Temperatur.

Die diskutierten Ergebnisse zeigen, dass mit dem entwickelten Modell der Ein-

fluss der N2O- und NH3-Konzentration in Anwesenheit von einer konstanten O2-

Eintrittskonzentration von 2,5Vol.% auch bei Variation des Druckes abgebildet

werden kann (vgl. Abbildung 9.30 und 9.31). Die Variation der O2-Konzentrati-

on kann jedoch nur für einen begrenzten Konzentrationsbereich mit ausreichen-

der Güte dargestellt werden. Der Vollständigkeit halber ist in Abbildung 9.34

der Vergleich zwischen den simulierten und experimentell ermittelten NH3- und

N2O-Konzentrationen dargestellt. Die größten Abweichungen treten hier bei den

Versuchen mit Variation der O2-Eintrittskonzentration ( 
= 2,5Vol.%) auf.

Für eine ausreichend gute Beschreibung dieser Reaktion und zum besseren

Verständnis des am Katalysator ablaufenden Reaktionsmechanismus wäre es

hilfreich, detailliertere Studien basierend auf den Arbeiten der Gruppe um Kie-

ger (Mauvezin et al., 2000) durchzuführen. Anschließend könnten durch Berück-

sichtigung aller am Katalysator ablaufenden Reaktionen bei der N2O-SCR in

Anwesenheit von O2 entsprechende kinetische Ansätze entwickelt und durch

Parameterermittlung an die vorhandenen Messdaten angepasst werden.
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Abbildung 9.34: Paritätsdiagramm für die N2O-SCR in Anwesenheit von O2.





10 Fazit

In dieser Arbeit wurde erstmalig der Einfluss von Stickstoffmonoxid, Stickstoff-

dioxid, Wasserdampf und Sauerstoff auf die Reaktionsgeschwindigkeit der NO-

Oxidation für Temperaturen von 200 bis 500 ◦C an einem Eisen-Zeolith-Kataly-

sator untersucht. Unter Berücksichtigung der beobachteten Einflüsse und durch

Anpassung der kinetischen Parameter an die Messdaten kann die komplette

Versuchsmatrix mit einem mittleren Fehler von ±2,6% beschrieben werden.

Beim Einsatz des Reduktionsmittels Ammoniak läuft neben den Reduktions-

reaktionen ebenfalls die NH3-Oxidation mit O2 an Eisen-Zeolith-Katalysatoren

ab. Diese ist bezüglich der Einflüsse von Ammoniak, Sauerstoff und Wasser-

dampf auf die Reaktionsgeschwindigkeit untersucht worden. Die beobachteten

Effekte wurden bei der Entwicklung der Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung

berücksichtigt und die kinetischen Parameter durch Anpassung an die Mess-

daten ermittelt. Es handelt sich hierbei um die erste kinetische Beschreibung

mit Berücksichtigung des inhibierenden Effekts durch Wasserdampf. Die durch-

geführten Experimente werden mit einem mittleren Fehler von ±7,3% beschrie-

ben.

Zur Ermittlung der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit der selektiven kata-

lytischen Reduktion von NOx am Eisen-Zeolith-Katalysator sind Untersuchun-

gen zu den Einflüssen von Ammoniak, Stickstoffmonoxid, -dioxid, Sauerstoff

und Wasserdampf durchgeführt worden. Im Unterschied zu den Oxidationsre-

aktionen muss bei dieser Reaktion kein Einfluss von Wasserdampf berücksichtigt

werden. Zur kinetischen Beschreibung dieser Reduktion reicht die Stöchiome-

trie der Standard -SCR nicht aus, da außerdem ein zusätzlicher Ammoniakver-

brauch auftritt, der nicht durch die ebenfalls ablaufende NH3-Oxidation mit O2

abbildbar ist. Der überstöchiometrische Ammoniakverbrauch wird mittels eines

additiven Terms der Ammoniak-Oxidation integriert. Mit den durch Anpassung

ermittelten kinetischen Parametern werden die Messdaten mit einem mittleren



126 10 Fazit

Fehler von ±15% beschrieben. Die durch Variation der Partikelgröße experi-

mentell bestimmten Stofftransporteinflüsse werden durch ein mathematisches

Modell berücksichtigt, in dem die äußeren und inneren Stofftransporteinflüsse

auf die Reaktionsgeschwindigkeit hinterlegt sind. Die Messdaten und auch die

Konzentrationsprofile im stagnierenden Film und Katalysatorkorn können so-

mit in Abhängigkeit der Partikelgröße durch Simulation dargestellt werden.

In Anwesenheit aller zu berücksichtigenden Komponenten im Salpetersäureab-

gas läuft zusätzlich zur NOx-SCR auch die N2O-SCR am Eisen-Zeolith-Kataly-

sator ab. Die Reduktion von N2O mit NH3 ist in Ab- und Anwesenheit von O2

untersucht worden. Dabei sind die Einflüsse von Ammoniak, Distickstoffmon-

oxid und Wasserdampf betrachtet worden. Unter Berücksichtigung der beob-

achteten Einflüsse der Reduktion in Abwesenheit von O2 wurde ein Ansatz zur

Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit entwickelt. Mit den an die Mess-

daten angepassten, kinetischen Parameter können die Experimente mit einem

mittleren Fehler von ±8,2% beschrieben werden. Auch zur Beschreibung der

N2O-SCR in Anwesenheit von O2 ist eine Gleichung basierend auf den erlangten

Kenntnissen der Standard -SCR zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit

entwickelt worden. Die Versuchsmatrix kann mit den entwickelten Ansätzen nur

bezüglich des Einflusses von NH3 und N2O bei einem konstanten Sauerstoffge-

halt ausreichend genau beschrieben werden. Zur Beschreibung des Einflusses

von O2 müssen noch weitere Studien zum am Katalysator ablaufenden Reakti-

onsmechanismus unternommen werden.

Die erzielten Ergebnisse zeigen, dass die am Eisen-Zeolith-Katalysator ablaufen-

den Reaktionen durch systematische Variation der Parameter Eintrittskonzen-

trationen, Temperatur, Druck und Partikelgröße mithilfe von neu entwickelten

kinetischen Ansätzen beschrieben werden können. Auch hat sich das gewählte

Konzept der separaten Bestimmung einzelner Reaktionskinetiken und nachfol-

gender Überlagerung bewährt.

Die ermittelten Reaktionsgeschwindigkeitsansätze ermöglichen in Kombination

mit den Ergebnissen von Perbandt (Perbandt, 2011) die Auslegung eines indus-

triellen, zweistufigen (N2O-Zersetzungs- und NOx-Reduktionsstufe) EnviNOx®-

Verfahrens in den untersuchten Konzentrationsbereichen.
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Das EnviNOx®-Verfahren ist eine Technologie, die zur Verbesserung der Luftgüte

beiträgt. Durch die Charakterisierung der einzeln am Katalysator ablaufenden

Reaktionen und die Untersuchung der Einflüsse der im HNO3-Abgas enthalte-

nen Komponenten (O2, H2O, N2O, NO, NO2) kann das Reaktionsnetz besser

verstanden und eine Übertragung auf abweichende Abgaszusammensetzungen

erleichtert werden.

Die Vorgehensweisen von Perbandt (Perbandt, 2011) und dieser Arbeit zei-

gen, dass durch Untersuchung einzelner Einflüsse Abgasverfahren labortechnisch

und industriell mathematisch beschrieben werden können. Allein die Beschrei-

bung der selektiven katalytischen Reduktion von N2O mit NH3 bei Variation

der O2-Eintrittskonzentration muss noch verbessert werden. Gelingt dies, kann

durch Überlagerung der ermittelten Reaktionskinetiken erwartet werden, dass

die vollständige Berechnung technischer, stationär betriebener Reaktoren jegli-

cher Verfahrensvarianten der EnviNOx®-Technologie (1- und 2-stufig) mit Ein-

speisung des Reduktionsmittels Ammoniak möglich ist.

Die Entwicklung und Optimierung solcher Technologien können umwelt- und ge-

sundheitsschädliche Anlagenemissionen verringern beziehungsweise vollständig

vermeiden, eine steigende Luftqualität für die Zukunft sichern und abwenden,

so dass sich ein Zitat des Schriftstellers Norman Mailer bewahrheitet.

In unserer verschmutzten Umwelt wird die Luft langsam sichtbar.





A Anhang

A.1 N2O- und NOx-Emissionen bei unterschiedlichen

HNO3-Anlagen

Tabelle A.1: Typische Konzentrationen des Restgases nach dem Absorptionsturm
(EIPPCB, 2006; Wiesenberger, 2001; Gry, 2001).

Parameter Bereich Einheit

cNOx als cNO2
200 bis 4000 mg

m3
N

cNO/cNO2
1/1

cN2O 600 bis 4000 mg

m3
N

cO2 1 bis 4 Vol.%

cH2O 0,3 bis 0,7 Vol.%

Tabelle A.2: N2O-Emissionen abhängig vom NH3-Oxidationsverfahren (IPCC,
2000).

Prozesstyp pabs/bar N2O-Emission/

kg

t100%HNO3

ppmv

Niederdruckverfahren (N) 1 bis 5 4 bis 5 650 bis 810

Mitteldruckverfahren (M) 4 bis 6 6 bis 7,5 970 bis 1220

Hochdruckverfahren (H) 8 bis 10 10 bis 19 1620 bis 3080
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Tabelle A.3: NOx-Emissionen abhängig von der Betriebsweise der HNO3-Anlage
(IPCC, 2008).

Anlagentyp NOx- Emission/

mg

Nm3
ppmv

Zweidruckanlage
158 bis 410 90 bis 200

L/M

Eindruckanlage
309 bis 492 150 bis 240

M/M

Zweidruckanlage
103 bis 410 50 bis 200

M/H

Eindruckanlage
103 bis 371 50 bis 180

H/H

A.2 Details der Reaktionsgeschwindigkeitsansätze aus der

Literatur

Berechnung von Keq nach Metkar (Metkar et al., 2012).

Keq =
K3 ·

√
K1 ·K2

K4
Ki = k0,i · exp

(−EA,i

R · T
)

(A.1)

Die entsprechenden Parameter sind in Tabelle A.4 aufgeführt.

Tabelle A.4: Kinetische Parameter für die Berechnung der Gleichgewichtskon-
stante nach Metkar (Metkar et al., 2012).

k0 / mol

m3
washcoat

·s EA /
kJ

mol

K1 1, 44 · 108 ± 0, 5 · 108 0

K2 1, 17 · 1014 ± 0, 16 · 1014 48

K3 5, 14 · 1013 83,3

K4 5, 12 · 1015 161,4
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A.3 Versuchsanlage und Experimentelles

Tabelle A.5: Gültigkeitsbereich der Referenzspektren, Wellenzahlbereiche und zu
berücksichtigende Interferenzen der FTIR Analytik für die Kompo-
nenten NO, NO2, N2O, NH3 und H2O.

Komponente Bereich/ppm Auswertebanden/cm−1 Interferenz mit

NO 0 bis 1000

1857,50-1849,88 H2O

1906,75-1896,88 H2O

1930,88-1925,09 H2O

NO2 0 bis 1000
1605,26-1584,95 H2O, NH3

1633,65-1628,83 NH3

N2O 0 bis 5000 2246,42-2210,75

NH3 0 bis 1000 1124,76-989,24

H2O 0 bis 20000

1505,89-1383,19 NH3

1764,79-1665,23 NH3
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Tabelle A.6: Durchflussbereiche der MFC der Firma Bronkhorst High-Tech.

Komponente Durchflussbereich

N2 0,04 bis 2
LN
min

N2 (Trägergas H2O) 0 bis 1
LN
min

H2O 0,1 bis 2 g
h

NO 4 bis 200
mLN
min

NO2 4 bis 200
mLN
min

N2O 0,08 bis 4
mLN
min

O2 1,6 bis 80
mLN
min

NH3 4 bis 200
mLN
min

 

Abbildung A.1: Temperaturprofil über die Länge des eingesetzten beschichteten
Reaktors.
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Tabelle A.7: Nebenbestandteile von Stickstoff 5.0.

Komponente Grenzwert

H2O ≤ 2 ppm

O2 ≤ 2 ppm

Tabelle A.8: Nebenbestandteile von Distickstoffmonoxid.

Komponente Grenzwert

H2O ≤ 1 ppm

O2 ≤ 1 ppm

N2 ≤ 5 ppm

CO ≤ 1 ppm

CO2 ≤ 1 ppm

CnHm ≤ 1 ppm

Tabelle A.9: Eingesetze Prüfgase der Linde AG.

Komponente Prüfgasklasse Konzentration/Vol.% Restgas

NO I 2,00 N2

NO2 I 0,50 Synthetische Luft

NH3 I 2,00 N2
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Tabelle A.10: Chemische Zusammensetzung der Glasperlen (A553.1) der Firma
Carl Roth GmbH + Co. KG.

Komponente Anteil/%

SiO2 72,5

Na2O 13

K2O 0,2

CaO 9,06

MgO 4,22

Al2O3 0,58

Fe2O3 0,11

Abschätzung der Bodensteinzahl

Die Bodenstein-Zahl Bo ist eine dimensionslose Kennzahl, sie beschreibt das

Verhältnis der Geschwindigkeiten von Konvektion und Dispersion und charak-

terisiert somit das Rückvermischen innerhalb eines Systems. Sie ist ein Maß

für die Abweichung der Strömung in einem realen Reaktor vom idealisierten

Pfropfströmungsverhalten. Ihre Berechnung erfolgt über die axiale Peclet-Zahl

Peax in Festbettreaktoren.

Bo = Peax · lSchüttung
dPartikel

(A.2)

Für die Ermittlung der Kennzahl Peax für Reynolds-Zahlen von 0, 008 bis 400

und Schmidt-Zahlen von 0, 28 bis 2, 2 gilt folgende Korrelation.

1

Peax
=

0, 3

RePartikel · Sc +
0, 5

1 + 3,8
RePartikel·Sc

(A.3)

Dabei erfolgt die Ermittlung der Reynolds-Zahl des Partikels (RePartikel) nach

Gleichung (A.4).

RePartikel =
U · dPartikel

νFluid
(A.4)

Unter der Annahme, dass für die Ermittlung der kinematischen Viskosität (νFluid)

vereinfachend N2 als Medium angenommen wird, da die Anteile der übrigen
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Komponenten vernachlässigbar klein sind, gilt:

νFluid =
ηFluid

ρN2

(A.5)

Für die unverdünnte Katalysatorfraktion bei der “NOx-SCR“ ergibt sich da-

durch ein Wert von 66 für die Bodensteinzahl, durch volumetrische Verdünnung

von 1:1 kann somit ein Wert von 132 erreicht werden und Pfropfenströmung

gewährleistet werden.

A.4 Versuchsmatrix

Tabelle A.11: NO-Oxidation: Variation der NO-Eintrittskonzentration (vgl. Ab-
bildung 9.1 und 9.2).

cNO,E / ppm cO2,E / Vol.% cH2O,E / Vol.% p / bar

205 2,5 0,32 1,55

401 2,5 0,32 1,55

1019 2,5 0,32 1,55

Tabelle A.12: NO-Oxidation: Variation der O2-Eintrittskonzentration (vgl. Ab-
bildung 9.3).

cO2,E / Vol.% cNO,E / ppm cH2O,E / Vol.% p / bar

0,2 402 0,32 1,55

1,0 402 0,32 1,55

2,5 401 0,32 1,55

3,7 402 0,32 1,55
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Tabelle A.13: NO-Oxidation: Variation der NOx-Eintrittskonzentration (vgl. Ab-
bildung 9.4), cO2,E = 2,5 Vol.%; cH2O,E = 0,32 Vol.%.

cNO,E:cNO2,E cNO,E / ppm cNO2,E / ppm p / bar

1:0 402 0 1,55

1,02:0,98 200 192 1,55

Tabelle A.14: NO-Oxidation: Variation des Druckes (vgl. Abbildung 9.6).

p / bar cNO,E / ppm cO2,E / Vol.% cH2O,E / Vol.%

1,55 401 2,5 0,32

3,50 398 2,5 0,32

6,63 403 2,5 0,32

Tabelle A.15: NH3-Oxidation: Variation der NH3-Eintrittskonzentration (vgl.
Abbildung 9.8).

cNH3,E / ppm cO2,E / Vol.% cH2O,E / Vol.% p / bar

104 2,5 0,32 1,6

396 2,5 0,32 1,6

962 2,5 0,32 1,6
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Tabelle A.16: NH3-Oxidation: Variation der H2O-Eintrittskonzentration (vgl.
Abbildung 9.9).

cH2O,E / Vol.% cNH3,E / ppm cO2,E / Vol.% p / bar

0,16 398 2,5 1,6

0,32 396 2,5 1,6

0,67 396 2,5 1,6

1,12 396 2,5 1,6

2,00 396 2,5 1,6

Tabelle A.17: NH3-Oxidation: Variation der O2-Eintrittskonzentration (vgl. Ab-
bildung 9.10).

cO2,E / Vol.% cNH3,E / ppm cH2O,E / Vol.% p / bar

1,22 390 0,32 1,6

2,45 396 0,32 1,6

2,92 390 0,32 1,6

Tabelle A.18: NH3-Oxidation: Variation des Druckes (vgl. Abbildung 9.11).

p / bar cNH3,E / ppm cO2,E / Vol.% cH2O,E / Vol.%

1,6 396 2,5 0,32

6,7 393 2,5 0,32
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Tabelle A.19: NOx-SCR: Variation des NH3:NOx-Eintrittsverhältnisses (vgl. Ab-
bildung 9.14 und 9.15), cO2,E = 2,5 Vol.%; cH2O,E = 0,32 Vol.%.

cNH3,E:cNO,E cNH3,E / ppm cNO,E / ppm p / bar

0,50 205 412 1,7

0,68 281 411 1,7

1,00 409 410 1,7

1,19 491 412 1,7

1,47 605 411 1,7

1,96 801 409 1,7

Tabelle A.20: NOx-SCR: Variation der NO-Eintrittskonzentration (vgl. Abbil-
dung 9.16), cO2,E = 2,5 Vol.%; cH2O,E = 0,32 Vol.%.

cNO,E / ppm cNH3,E / ppm cNH3,E:cNO,E p / bar

214 407 1,90 1,7

409 801 1,96 1,7

Tabelle A.21: NOx-SCR: Variation der O2-Eintrittskonzentration (vgl. Abbil-
dung 9.17), cH2O,E = 0,32 Vol.%.

cO2,E / Vol.% cNH3,E / ppm cNO,E / ppm cNH3,E:cNO,E p / bar

1,46 608 411 1,48 1,7

2,45 605 411 1,47 1,7

3,40 608 411 1,48 1,7
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Tabelle A.22: NOx-SCR: Variation des Oxidationsgrades (vgl. Abbildung 9.18),
cO2,E = 2,5 Vol.%; cH2O,E = 0,32 Vol.%.

Oxidationsgrad / % cNH3,E / ppm cNOx,E / ppm cNH3,E:cNO,E p / bar

0,0 605 411 1,47 1,7

6,7 598 406 1,47 1,7

18,5 598 406 1,47 1,7

30,5 598 406 1,47 1,7

Tabelle A.23: NOx-SCR: Variation der Katalysatorpartikelgröße (vgl. Abbildung
9.21 und 9.22), cO2,E = 2,5 Vol.%; cH2O,E = 0,32 Vol.%.

Partikelgröße / mm cNH3,E / ppm cNOx,E / ppm cNH3,E:cNO,E p / bar

0,4 605 411 1,47 1,7

1,3 605 411 1,47 1,7

2,25 605 411 1,47 1,7

Extrudat 605 411 1,47 1,7
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Tabelle A.24: N2O-SCR in Abwesenheit von O2 (cN2O,E ≈ 250 ppm): Variati-
on des NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses (vgl. Abbildung 9.23 und
9.24), cH2O,E = 0,32 Vol.%.

cNH3,E:cN2O,E cNH3,E / ppm cN2O,E / ppm p / bar

0,65 163 252 1,6

0,82 203 249 1,6

0,96 241 252 1,6

1,34 338 252 1,6

1,60 398 249 1,6

2,38 593 249 1,6

3,16 788 249 1,6

3,93 978 249 1,6

Tabelle A.25: N2O-SCR in Abwesenheit von O2 (cN2O,E ≈ 600 ppm): Variati-
on des NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses (vgl. Abbildung 9.25 und
9.26), cH2O,E = 0,32 Vol.%.

cNH3,E:cN2O,E cNH3,E / ppm cN2O,E / ppm p / bar

0,33 201 605 1,6

0,66 395 603 1,6

0,98 591 605 1,6

1,29 785 607 1,6

1,60 971 606 1,6
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Tabelle A.26: N2O-SCR in Abwesenheit von O2 (cN2O,E ≈ 600 ppm): Variation
des Druckes (vgl. Abbildung 9.27), cH2O,E = 0,32 Vol.%.

p / bar cNH3,E / ppm cN2O,E / ppm cNH3,E:cN2O,E

1,6 395 603 0,66

6,7 395 614 0,64

Tabelle A.27: N2O-SCR in Anwesenheit von O2 (cN2O,E ≈ 615 ppm): Variation
des Variation des NH3:N2O-Eintrittsverhältnisses und des Druckes
(vgl. Abbildung 9.28, 9.30 und 9.31), cO2,E = 2,5 Vol.%; cH2O,E =
0,32 Vol.%.

cNH3,E:cN2O,E cNH3,E / ppm cN2O,E / ppm p / bar

0,64 390 613 1,6

0,64 392 616 6,7

0,95 583 615 1,6

0,95 583 616 6,7

Tabelle A.28: N2O-SCR in Anwesenheit von O2: Variation des Druckes (vgl. Ab-
bildung 9.32, und 9.33), cO2,E = 0,26 Vol.%; cH2O,E = 0,32 Vol.%.

p / bar cNH3,E / ppm cN2O,E / ppm cNH3,E:cN2O,E

1,7 405 604 1,6

6,7 413 620 6,7

A.5 Adiabate Temperaturerhöhung

Die adiabate Temperaturerhöhung lässt sich für die stöchiometrisch begrenzen-

de Komponente i mit einem Molenbruch von yi und einem stöchiometrischen
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Koeffizienten νi nach Gleichung (A.6) berechnen.

Tad =
ΔRHj · yi
νi · cp,i (A.6)

Die in Tabelle A.29 dargestellten Reaktionsenthalpien ΔRHj sind mit thermo-

dynamischen Werten der NIST-Datenbank (NIST, 2009) für eine Temperatur

von 698K berechnet worden. Für die spezifische Wärmekapazität cp,i kann auf-

grund des sehr geringen Molenbruchs von NH3 und der übrigen Komponen-

ten die Wärmekapazität des Inertgases N2 eingesetzt werden. Die ermittelten

adiabatischen Temperaturerhöhungen unter der Annahme, dass bei den Re-

duktionsreaktionen NH3 (cNH3,E = 400 ppm) die stöchiometrisch begrenzende

Komponente ist, sind ebenfalls in der Tabelle dargestellt.

Tabelle A.29: Reaktionsenthalpien und adiabate Temperaturerhöhungen der un-
tersuchten Reaktionen für 698K.

Reaktion ΔRHj /
kJ

mol
Tad / K

NO-Oxidation −51, 5 0,29

NH3-Oxidation −2428, 5 6,76

Standard-SCR −2835, 4 7,89

Fast-SCR −2732, 5 7,60

N2O-SCR −1514, 8 8,43

Bei den durchgeführten Messungen hat sich jedoch gezeigt, dass auch bei vollständi-

gem Umsatz der Reduktionskomponente NH3 die Schüttung nicht um die adia-

bate Temperaturerhöhung erwärmt wird. Abbildung A.2 zeigt dies beispielhaft

für die in Abbildung 9.14 und 9.15 dargestellte Messung mit einem NH3:NO-

Eintrittsverhältnis von 1,00. Die O2- und H2O-Eintrittskonzentrationen betra-

gen 2,5 und 0,32Vol.%. Somit kann die Temperatur der Katalysatorschüttung

bei der Anpassung und Simulation der Messdaten als konstant angesehen wer-

den. Man erkennt, dass bei einer konstanten Katalysatorschüttungstemperatur

von 411,6 ◦C unter Inertgas sich die Temperatur der Schüttung sich nach Be-

aufschlagung (t = 610 s) mit den Reaktionskomponenten NH3 und NO auf eine

konstante Temperatur von 412,85 ◦C erhöht. Diese Erhöhung der Temperatur
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wird durch frei werdende Adsorptionswärme von NH3 und Reaktionswärme her-

vorgerufen. Während der gesamten Versuchsdurchführung trat kein NH3 am Re-

aktoraustritt auf, es wurde somit vollständig umgesetzt (vgl. Abbildung 9.15).
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Abbildung A.2: Beobachtetes Temperaturprofil bei Beaufschlagung der Kataly-
satorschüttung mit den Reaktionskomponenten NH3 und NO in
Anwesenheit von O2 und Wasserdampf bei vollständigem Um-
satz von NH3,einer anfänglichen Temperatur von 411,6 ◦C und
einem Druck von 1,7 bar.

A.6 Bestimmung der thermodynamischen

Gleichgewichtskonstante

Die Berechnung der GleichgewichtskonstanteKc erfolgt über thermodynamische

Daten. Dazu wird die allgemeine (dimensionslose) thermodynamische Gleichge-

wichtskonstante K0 verwendet. Der Zusammenhang zwischen Kc und K0 lautet

(Bacher et al., 2014):

Kc = K0 ·
(
R · T
p0

)−∑
νi

(A.7)

Die allgemeine Gleichgewichtskonstante kann über die Freie Reaktionsenthalpie

ΔRG ermittelt werden.

K0 = exp

(
−ΔRG (T, p)

R · T
)

(A.8)
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ΔRG berechnet sich über die Summe der Freien Bildungsenthalpien ΔfGi der

an der Reaktion beteiligten Komponenten.

ΔRG/
kJ

mol
=

∑
i

νi ·ΔfGi (A.9)

Die Berechnung der Reaktionsenthalphie ΔRH erfolgt analog zu Gleichung

(A.9). Die dazu benötigten Bildungsenthalpien sind in Tabelle A.30 aufgeführt.

Tabelle A.30: Freie Bildungsenthalpien und Bildungsenthalpien für NO und NO2

(Atkins und de Paula, 2006).

NO NO2

ΔfG
0/

kJ

mol
86,55 51,31

ΔfH
0/

kJ

mol
90,25 33,18

Die Temperaturabhängigkeit der Freien Standardreaktionsenthalpie wird über

Gleichung (A.10) berücksichtigt. Die Referenztemperatur (TRef) beträgt 293,15K.

ΔRG
0 (T )

T
=

ΔRG
0 (TR)

TRef
−

∫ T

TRef

ΔRH
0 (T )

T 2
dT (A.10)

Die Standardreaktionsenthalpie wird über die nachstehende Beziehung berech-

net.

ΔRH
0 (T ) = ΔRH

0 (TRef) +

∫ T

TRef

cp (T ) dT (A.11)

Die Berechnung der molaren Wärmekapazität cp erfolgt nach folgendem Ansatz.

cp (T ) /
J

mol ·K = a+ b · t+ c · t2 + d · t3 + e · 1

t2
(A.12)

t =
T/K

1000

Die für die Ermittlung erforderlichen Konstanten sind in Tabelle A.31 aufge-

listet. Zur Berücksichtigung der Druckabhängigkeit muss Gleichung (A.10) um



A.6 Bestimmung der thermodynamischen Gleichgewichtskonstante xvii

Tabelle A.31: Konstanten zur Berechnung der spezifischen Wärmekapazität
(NIST, 2009).

NO O2 NO2

a 23,83491 29,65900 16,10857

b/K−1 12,58878 6,137261 75,89525

c/K−2 −1, 139011 −1, 186521 −54, 38740

d/K−3 −1, 497459 −0, 095780 14,30777

e/K2 0,214194 −0, 219663 0,239423

den Term der Volumenarbeit erweitert werden.

ΔRG
0 (T )

T
=

ΔRG
0 (TRef)

TRef
−

∫ T

TRef

ΔRH
0 (T )

T 2
dT

+

∫ p

pRef

V (T, p)

T
dp

(A.13)

Nach Integration und Berücksichtigung des idealen Gasgesetzes

p · V = n ·R · T (A.14)

ergibt sich für die Berechnung der Freien Reaktionsenthalpie schließlich folgende

Gleichung.

ΔRG
0 (T, p) =

(
ΔRG

0 (TRef)

TRef
−

∫ T

TRef

ΔRH
0 (T )

T 2
dT

)
· T

+

(
R · ln p

pRef

)
· T

(A.15)

Mit Hilfe der stöchiometrischen Bilanzgleichung

ni = ni,0 + νi · ξ (A.16)

ergibt sich durch Einsetzen in Gleichung (A.7) ein Nullstellenproblem bezüglich

der Reaktionslaufzahl (ξ). Mit Hilfe des Newtonschen Iterationsverfahrens lässt

sich die Lösung für die Reaktionslaufzahl ermitteln und durch erneute Anwen-
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dung der Gleichung (A.15) können die gesuchten Gleichgewichtskonzentrationen

berechnet werden.

Integration der Gleichgewichtskonstante in das bestehende Modell

Die Integration der Berechnung der gesuchten Gleichgewichtskonzentrationen in

das verwendete Simulations-/Anpassungsprogramm Presto-Kinetics erforderte

durch die Berechnung des Integrals einen erhöhten Rechenaufwand. Daher ist

zur Optimierung der Rechenleistung zur Berechnung der Gleichgewichtskon-

stante Kc eine Näherungsgleichung zur Ermittlung von K0 entwickelt worden.

Die approximierte Gleichung lautet:

K0
app = K0

TRef
· e

(
A1·

(
1
T

− 1
TRef

)
+A2·ln T

TRef
+A3·(T−TRef )

)
(A.17)

Die ermittelten Konstanten zur Berechnung der approximierten thermodyna-

mischen Gleichgewichtskonstante K0
app sind in Tabelle A.32 aufgeführt.

Tabelle A.32: Konstanten zur Berechnung der approximierten thermodynami-
schen Gleichgewichtskonstante.

Konstante Wert

K0
TRef

2, 226 · 1012

A1 10 340K

A2 −2, 948

A3 0,2116K−1

In Abbildung A.3 sind die Verläufe der thermodynamischen Gleichgewichtskon-

stante K0 berechnet nach Abschnitt A.6 und der approximierten Werte K0
app

nach Gleichung (A.17) im Temperaturbereich von 200 bis 500 ◦C dargestellt.
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Abbildung A.3: Approximation der thermodynamischen Gleichgewichtskonstante
als Funktion der Temperatur.

A.7 Stofftransportphänomene

Die Berechnung der Sherwood-Zahl wird analog zur Nusselt-Zahl durchgeführt

(VDI, 2006).

Sh = 1, 5 · (1− εSchütt) · ShK (A.18)

ShK = minSh ·
√

Sh2
lam · Sh2

turb minSh ≈ 2 (A.19)

Shlam = 0, 664 · Sc 1
3 ·Re

1
2
Partikel (A.20)

Shturb =
0, 037 · Sc ·Re

4
5
Partikel

1 + 2, 44
(
Sc

2
3 − 1

)
·Re

− 1
10

Partikel

(A.21)

Die für die Berechnung der Sherwood-Zahlen bei laminarer und turbulenter

Strömung benötigte Schmidt-Zahl (Sc), berechnet sich wie folgt. Die Ermittlung

der Reynolds-Zahl erfolgt nach Gleichung (A.4).

Sc =
νFluid

D12
(A.22)
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Hierbei wird für die Ermittlung der kinematischen Viskosität (νFluid) wiederum

vereinfachend N2 als Medium angenommen, da die Anteile der übrigen Kom-

ponenten vernachlässigbar klein sind.

νFluid =
ηFluid

ρN2

Die Temperaturabhängigkeit der dynamischen Viskosität wird durch eine Po-

lynomregression (VDI, 2006) im Bereich zwischen 200 und 600 ◦C beschrieben.

Da die Druckabhängigkeit der dynamischen Viskosität im untersuchten Bereich

vernachlässigbar ist, werden die Werte für 5 bar verwendet.

ηFluid (T ) /10
−6Pa · s =− 0, 0001 · (T/K − 273, 15)2

+ 0, 040541 · (T/K − 273, 15) + 17, 382
(A.23)

Die zur Berechnung verwendeten binären Diffusionskoeffizienten D12 (Tabelle

A.33) werden aus den Arbeiten von Massman (Massman, 1998) entnommen. Er

ermittelte diese als Funktion der Temperatur und des Druckes.

D (T, p) = D12 ·
(
p0
p

)
·
(

T

T0

)1,81

T0 = 273,15K (A.24)

p0 = 1bar

Tabelle A.33: Binäre Diffusionskoeffizienten der einzelnen Komponenten in
N2/Luft nach Massman (p = 1bar, T = 273,15K) berechnet nach
Gleichung (??) (Massman, 1998).

Komponente D12/
cm2

s

N2O 0,1402

NO 0,1809

NO2 0,1359

H2O 0,2178

O2 0,1809

NH3 0,1978

N2 0,1783
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Abbildung A.4: Exemplarische NH3- und NO-Konzentrationsprofile im stagnie-
renden Film (willkürliche Größe) und Katalysatorkorn am Re-
aktorende bei Variation der Partikelgröße bei 343 ◦C für einen
Druck von 1,7 bar.

Presto-Kinetics

Im Simulationsprogramm Presto-Kinetics erfolgt die Berücksichtigung der Film-

diffusion durch die Funktion PDE: Fluidbalance. Als minimale Randbedingung

zur Lösung der partiellen Differenzialgleichung wird eine Neumann-Randbedin-



xxii A Anhang

gung verwendet. Sie gibt bei der Simulation die Mitte des Katalysatorkorns, den

linken Rand, an und setzt somit den Gradienten im Katalysatorpartikel gleich

null. Im Modell wird diese Bedingung für die jeweilige Komponente i als PDE:

Neumann-left hinterlegt.

dci
dxPartikel

∣∣∣∣
xPartikel=0

= 0 (A.25)

Zur Definition der rechten Randbedingung wird die Funktion PDE: Flux ver-

wendet. Diese besagt, dass die Stoffströme an der äußeren geometrischen Ober-

fläche der Katalysatorpartikel im stationären Zustand gleich groß sind.

Deff,i · dci
dxPartikel

∣∣∣∣
xPartikel=1

= βi · (ci,G − ci,S) (A.26)

Die Initialisierung der Konzentrationsprofile erfolgt unter der Verwendung der

im Modell hinterlegten Eintrittskonzentrationen der einzelnen Komponenten.

Abmessungen Katalysator

Abbildung A.5: Ermittelte Geometriedaten des Katalysator-Extrudats VK-EZ-
AK, Mittelwert aus über 100 zufällig ausgewählten Einzelparti-
keln: l = 5,78mm, d = 1,63mm, a = 1,56mm (Perbandt, 2011).
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A.8 Symbolverzeichnis

Lateinische Symbole

APartikel Oberfläche des Katalysatorpartikels

a spezifische Oberfläche des Katalysatorpartikels

Bo Bodenstein-Zahl

b Reaktionsordnung bezüglich NO (Standard -SCR)

c Konzentration

cp spezifische Wärmekapazität

D12 binärer Diffusionskoeffizient

Deff effektiver Diffusionskoeffizient

DKn Knudsen-Diffusionkoeffizient

DPore Poren-Diffusionskoeffizient

dPartikel Partikeldurchmesser

EA Aktivierungsenergie

f Reaktionsordnung bezüglich N2O (N2O-Zersetzung)

G freie Enthalpie

ΔfG Freie Bildungsenthalpie

ΔRG Freie Reaktionsenthalpie

GG Gleichgewicht

H Enthalpie

ΔfH Bildungsenthalpie

ΔRH Reaktionsenthalpie

K Hemmkonstante
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Kc konzentrationsabhängige Gleichgewichtskonstante

K0 thermodynamische Gleichgewichtskonstante

K0
app approximierte thermodynamische Gleichgewichtskonstante

k Reaktionsgeschwindigkeitskonstante

k0 Stoßfaktor

lSchüttung Länge der Katalysatorschüttung

M Molmasse

m Masse

n Stoffmenge

ṅ Stoffmengenstrom

o Reaktionsordnung bezüglich H2O (NH3-Oxidation, N2O-Zersetzung)

Peax axiale Peclet-Zahl

p Druck

q
Reaktionsordnung bezüglich O2 (NO-, NH3-Oxidation,

Standard -SCR, NH3-Mehrverbrauch)

R universelle Gaskonstante

Re Reynolds-Zahl

RePartikel Reynolds-Zahl des Katalysatorpartikels

r Reaktionsgeschwindigkeit

rPore Porenradius

S Sorptionszentrum

s Reaktionsordnung bezüglich NH3 (NH3-Oxidation, Standard -SCR)
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Sc Schmidt-Zahl

Sh Sherwood-Zahl

T Temperatur

Tad adiabate Temperaturerhöhung

t Zeit

U Strömungsgeschwindigkeit

ULeerrohr Strömungsgeschwindigkeit im Leerrohr

V Volumen

VParikel Volumen des Katalysatorpartikels

V̇ Volumenstrom

w Reaktionsordnung bezüglich NO (NH3-Mehrverbrauch)

X Umsatz

x Länge des Rohrreaktors

y Molenbruch

xKat Feststoffanteil des Katalysators im Reaktor

xPartikel spezifische Diffusionslänge im Katalysatorpartikel

z axiale Reaktionskoordinate
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Griechische Symbole

β Stoffübergangskoeffizient

γ
Konstante zur Beschreibung der Abhängigkeit von der

NO-Eintrittskonzentration für Gleichung (4.37)

δFilm Dicke des stagnierenden Films

ε
Konstante zur Beschreibung der Abhängigkeit von der

NO2-Eintrittskonzentration für Gleichung (4.49)

εKat Porosität des Katalysators

εSchütt Hohlraumanteil der Schüttung der Katalysatorpartikel

ηFluid dynamische Viskosität des Fluids

θ Bedeckungsgrad

ν stöchiometrischer Koeffizient

νFluid kinematische Viskosität des Fluids

ξ Reaktionslaufzahl

ρ Dichte

ρKat Dichte des Katalysators

τ Tortuosität
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Indizes

A Austritt

abs absolut

ad adiabat

c Konzentration

E Eintritt

eff effektiv

exp experimentell

G Gasphase

hin Hinreaktion

i Komponente

j Reaktion

Kat Katalysator

lam laminar

m Masse

N Normbedingung

Ref Referenzbedingung

rück Rückreaktion

S Oberfläche des Katalysators

sim simuliert

turb turbulent

V Volumen
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01 2012, Geräte für die Prozessanalytik.
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