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Kapitel 1

Einleitung

Die Verbrennung fossiler Energieträger in Industrie, Haushalten und Verkehr ist

heutzutage die Grundlage für Wohlstand und Mobilität. Nahteilig ist die da-

mit verbundene Belastung der Umwelt durh Luftshadsto�e. Von besonderer

Bedeutung für die Umweltbelastung sind Stiksto�oxide (NO, N

2

O und NO

2

),

Kohlenmonoxid (CO), �ühtige organishe Verbindungen (VOC), Shwefeldioxid

(SO

2

) und Ruÿpartikel. Diese Shadsto�e können insbesondere in Ballungszentren

gesundheitsrelevante Gröÿenordnungen erreihen. Im globalen Maÿstab führt der

zunehmende Ausstoÿ an Luftshadsto�en zu einer Veränderung der Zusammen-

setzung der Erdatmosphäre, was für die globale Erwärmung (Treibhause�ekt),

den Abbau der Ozonshiht und die Zunahme der Konzentration von troposphä-

rishem Ozon verantwortlih gemaht wird. Im Hinblik auf den Treibhause�ekt,

erweist sih insbesondere die Kohlendioxidkonzentration (CO

2

) als eine kritishe

Gröÿe des atmosphärishen Strahlungsgleihgewihtes.

Die Wehselwirkungen der Shadsto�e in der Atmosphäre ist komplex. Bei-

spielhaft hierfür ist in Abbildung 1.1 der shematishe Überblik über die hemi-

she Umsetzung der emittierten Stikoxide in der Atmosphäre gezeigt. Stiksto�-

monoxid (NO) wird durh Ozon shnell zu Stiksto�dioxid (NO

2

) umgesetzt. Die

Reaktion mit anderen Radikalen (OH, HO

2

) führt zur Bildung von HNO

2

oder

HNO

3

und trägt somit zum sauren Regen bei. Die photolytishe Zersetzung von

Stiksto�dioxid produziert Sauersto�radikale, die mit dem Luftsauersto� sofort

zu Ozon abreagieren. Das dabei entstehende Stiksto�monoxid bildet in einer Fol-

gereaktion mit dem Ozon bzw. Luftsauersto� wieder Stiksto�dioxid. Das pho-

tostationäre Gleihgewiht zwishen NO, NO

2

und O

3

ist von der eingestrahlten

4
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Abbildung 1.1: Chemishe Umsetzung von NO

x

in der Atmosphäre [1, 2℄

Lihtintensität und dem Verhältnis von Stiksto�monoxid zu Stiksto�dioxid ab-

hängig. Dieser Prozeÿ ist der Hintergrund für die in den letzten Jahren verstärkt

beobahteten hohen bodennahen Ozongehalte im Sommer. Toxish für Lebewesen

ist der Reizsto� Peroxoaetylnitrat (PAN), welher durh Reaktion des Stiksto�-

dioxids mit Peroxidradikalen gebildet wird [1,2℄. Ein detaillierter Überblik über

den Ein�uÿ der Luftshadsto�e auf Umwelt und Gesundheit �ndet sih in [3℄

und [4℄.

Eine Hauptquelle der emittierten Shadsto�e ist der Straÿenverkehr. Tabelle

1.1 zeigt die Emissonswerte in Europa und den Anteil des Straÿenverkehrs daran.

Um den Shadsto�austoÿ des Straÿenverkehrs zu reduzieren, begann 1970 der

Gesetzgeber in den USA, Grenzwerte für den Ausatoÿ von Stikoxiden, Kohlen-

monoxid und Kohlenwassersto�en (HC) festzulegen. Durh motorishe Verbesse-

rungen konnten diese Grenzwerte zunähst eingehalten werden. Die Vershärfung

der Grenzwerte, insbesondere in Kalifornien, mahte ab 1976 eine Abgasnah-

behandlung durh Katalysatoren erforderlih [5℄. In Europa wurden 1985 Ab-

gasgrenzwerte [6℄ eingeführt, was auh innerhalb des europäishen Marktes die

Ausstattung von Serienfahrzeugen mit Abgaskatalysatoren erforderte.

Stand der Tehnik für die Abgasnahbehandlung beim Otto-Motor ist der 3-

Wege-Katalysator. Dieser Katalysator verwendet als katalytish aktive Materiali-

en Kombinationen aus Edelmetallen (Platin/Rhodium oder Palladium/Rhodium).

Mit Hilfe dieses Katalysators ist es möglih, die Shadsto�e NO, CO und HC si-
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NO

x

CO VOC SO

2

Gesamtemissionen [1000 Tonnen℄ 11932 40964 13807 9386

Anteil des Straÿenverkehrs 40% 56% 31% 4%

Tabelle 1.1: Anteil des Straÿenverkehrs an den Gesamtemissionen in Europa

(1996) [7℄

multan zu reduzieren. Damit die simultane Konversionse�zienz optimal ist, muÿ

die Abgaszusammensetzung in einem shmalen �Fenster� um den stöhiometri-

shen Punkt liegen. Das Einhalten dieses Arbeitsbereihes wird heutzutage durh

einen Regelkreis, bestehend aus Lambdasensor und Motorelektronik, gewährlei-

stet [8℄.

Dem Aufheizverhalten des Katalysators wird in letzter Zeit verstärkt Beah-

tung geshenkt. Der Hintergrund ist, daÿ der Katalysator erst ab einer Betriebs-

temperatur von a. 570 K aktiv ist. Ein Groÿteil der Gesamtemissionen entsteht

deshalb beim Kaltstart. In den neuen Testzyklen werden die Emissionen beim

Kaltstart berüksihtigt [6℄, was eine Weiterentwiklung und Optimierung der

verwendeten Abgasnahbehandlungssysteme erfordert.

Trotz der stetig verbesserten Abgasreinigungstehnik stellt die wahsende

Fahrzeug�otte in Industrie- und Shwellenländern ein Problem dar. Deshalb ist

zur Senkung der Rohemissionen (Emissionen vor der Abgasnahbehandlung) auh

eine Verbrauhsreduzierung bzw. E�zienzsteigerung der verwendeten Verbren-

nungsmotoren erforderlih. Dieser Anspruh läÿt sih am besten durh Mager-

bzw. Diesel-Motoren verwirklihen. Ein Problem bereitet hierbei die Reduzierung

der NO

x

-Emissionen. Aufgrund des hohen Sauersto�gehaltes der Abgase ist die

herkömmlihe Abgasreinigung mittels 3-Wege -Katalysator niht anwendbar. Da

motorishe Maÿnahmen (verbesserte Einspritzsysteme, Abgasrükführung) allei-

ne niht ausreihen werden, um die gesetzlihen Grenzwerte in Zukunft zu erfül-

len, ist die Entwiklung eines Abgasnahbehandlungssystems zur NO

x

-Reduktion

(DeNOx) ein aktuelles Forshungsthema [2, 8℄.

Neben Ansätzen wie der NO

x

-Reduktion mittels niht-thermisher Plasmaent-

ladung [9℄ basieren alle anderen derzeit untersuhten Konzepte auf der Verwen-

dung von Katalysatoren. Der Mangel an Reduktionsmitteln in sauersto�reihen

Abgasen soll durh Zugabe desselben umgangen werden.
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Bei dem sogenannten SCR-Verfahren (Seletive Catalyti Redution) wird Am-

moniak (NH

3

) als Reduktionsmittel verwendet. Eine tehnishe Hürde stellt ne-

ben der Dosierungsstrategie die Bereitstellung des Ammoniaks dar. Da die Mit-

führung gasförmigen Ammoniaks in einem mobilen Fahrzeug nur shwer möglih

ist, wird in vielen Forshungsvorhaben versuht, NH

3

in-situ zu generieren [10℄.

Ein eleganterer Weg wäre die Verwendung von Kohlenwassersto�en als Reduk-

tionsmittel, welhe aus dem Kraftsto� gewonnen werden sollen. Die Suhe nah

Katalysatoren für dieses sogenannte HC-SCR Verfahren ist Gegenstand der ak-

tuellen Forshung. Die bis jetzt untersuhten Materialien (Edelmetalle, ionenaus-

getaushte Zeolithe) haben allerdings mit geringer Produktselektivität bezüglih

der N

2

-Bildung, oder mangelnder Stabilität zu kämpfen [2℄.

Für sogenannte Mager-Mix-Motoren existiert das Konzept des Speiherkata-

lysators. In der mageren Betriebsphase des Motors, wird NO

x

im Katalysator

eingespeihert. Zur Regeneration des Katalysators muÿ der Motor für einige Se-

kunden mit stöhiometrishem bzw. fettem Gemish betrieben werden. Um den

Verbrauhsvorteil, bei gleihzeitiger Einhaltung der Emissionsgrenzen zu erhal-

ten, muÿ das Gesamtsystem aus Motorregelung und Speiherkatalysator betrah-

tet und optimiert werden.

Inhalt und Ziel der Arbeit

Die immer strenger werdenden Abgasnormen erfordern eine stetige Weiterent-

wiklung und Verbesserung der verwendeten Abgasnahbehandlungsysteme. Wie

bereits angesprohen, stellt insbesondere die NO

x

-Reduktion im mageren Abgas

ein Problem dar. Die Entwiklung eines Abgaskatalysators ist ein komplexer Pro-

zeÿ, bestehend aus der Optimierung der untershiedlihen physikalishen und he-

mishen Parameter. Neben der Auswahl des katalytishen Materials beein�ussen

bereits einfahe Gröÿen wie Länge, Zelldihte und Anströmung der verwendeten

Monolithen oder die Beladung mit katalytish aktivem Material das Verhalten

des Katalysators.

Die numerishe Simulation ist ein hilfreihes Werkzeug zur Optimierung be-

stehender Verfahren durh Bestimmung geeigneter Prozeÿparameter. Bei der Ent-

wiklung neuer Verfahren helfen Simulationen bei der Auswahl und Interpretation

von Versuhsergebnissen. Des weiteren führen Simulationen, wenn sie auf physi-

kalish und hemish korrekten Grundmodellen basieren, zu einer verbesserten
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Kenntnis der im System ablaufenden Prozesse und bieten damit die Möglihkeit,

die Eigenshaften des Katalysators zielgerihtet zu verbessern.

Das Ziel dieser Arbeit besteht in der Entwiklung von Modellen und Com-

puterprogrammen zur numerishen Simulation der Abgaskonversion in monoli-

thishen Abgaskatalysatoren. Der Shwerpunkt liegt hierbei in der Entwiklung

und Validierung eines Ober�ähenreaktionsmehanismus des Reaktionssystems

C

3

H

6

, CO, CO

2

, NO, NO

2

, N

2

O, N

2

, O

2

auf Pt/Al

2

O

3

unter mageren Bedingun-

gen (HC-SCR) und der Modellierung der Transportprozesse in einem Einzelkanal

des Monolithen. Die Wahl des Katalysatorsystems Pt/Al

2

O

3

ergibt sih aus der

Tatsahe, daÿ Platin in allen in der Einführung genannten Katalysatorkonzepten

zur Abgasnahbehandlung verwendet wird. Auÿerdem ermögliht die Verwendung

von Pt/Al

2

O

3

die vollständige Charakterisierung des Katalysators, im Gegensatz

zur Verwendung kommerzieller Katalysatoren.

In einem zweiten Shritt wird der erstellte HC-SCR Reaktionsmehanismus

um Ober�ähenreaktionen von NO, CO und O

2

auf Rhodium erweitert. Dieser

erweiterte Reaktionsmehanismus wird anhand der Simulation eines kommerz-

iellen 3-Wege-Katalysators validiert. Hierdurh wird auh die Übertragbarkeit

des Platin- Reaktionsmehanismus auf vershiedene Katalysatorsysteme und Re-

aktionsbedingungen getestet.

Simulationen mit prädiktivem Charakter erfordern die physikalish und he-

mish korrekte Modellierung aller beteiligten Prozesse. Ebenso erlaubt nur die-

ses Vorgehen eine Verküpfung der grundlegenden Zusammenhänge mit globalen

Gröÿen wie z. B. dem Umsatzgrad. Zur Beshreibung der Vorgänge auf der ka-

talytishen Ober�ähe wurde deshalb ein elementarkinetisher Zugang gewählt.

Dieser Ansatz wird bereits seit längerem zur Modellierung von Gasphasenreak-

tionen verwendet [11℄. Die zunehmende Aufklärung von Ober�ähenprozessen,

z. B. durh SFG-Spektroskopie [12, 13℄ ermögliht es, den elementarkinetishen

Ansatz auh zur Beshreibung von Ober�ähenreaktionen heranzuziehen [14,15℄.

Der Sto�transport von und zu der Katalysatorober�ähe wird durh Modelle

für den Transport im Kanal und im Washoat berüksihtigt. Die Verwendung

detaillierter Transportmodelle ermögliht die Validierung der Reaktionsmeha-

nismen ohne einshränkende Annahmen über den Sto�transport. Da die Reak-

tionsmehanismen nur vom katalytishen Material abhängig sind, kann anhand

von Rehnungen mit und ohne Transportmodellen der Ein�uÿ des Sto�transports
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ermittelt werden. Rehnungen mit vereinfahten Transportmodellen zeigen deren

Anwendbarkeit bzw. Einshränkungen auf.



Kapitel 2

Physikalish-hemishe Grundlagen

2.1 Erhaltungsgleihungen

Reaktive Strömungen können mathematish durh ein System von Erhaltungs-

gleihungen beshrieben werden [11, 16℄. Die Erhaltungsgleihungen entstehen

durh die Bilanzierung von extensiven physikalishen Gröÿen (z. B. Masse, Im-

puls, Energie) über ein Volumengebiet. Zur Herleitung des generellen Ansatzes

für diese Gleihungen betrahet man ein beliebiges Volumenelement 
, das durh

den Rand �
 begrenzt wird (Abb. 2.1). Die Menge der extensiven Gröÿe F im

Volumenelement 
 läÿt sih aus der zugehörigen Dihte f(~r; t) durh Integration

berehnen:

F (t) =

Z




f(~r; t) dV : (2.1)

Eine Änderung von F im Volumenelement 
 kann durh drei Prozesse erfolgen:

� Änderung durh einen Fluÿ

~

�

f

~n dA durh die Ober�ähe �
. Dabei ist ~n

der Normalenvektor auf der Ober�ähe des Volumenelements und dA ein

di�erentielles Ober�ähenelement,

� Änderung durh Produktion q

f

im Inneren des Volumenelements 
,

� Änderung durh Fernwirkung s

f

von auÿerhalb des Volumenelements 
.

10
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~Φfsf

qf

~n

Ω

∂Ω

Abbildung 2.1: Änderung der extensiven Gröÿe F im Volumenelement 
.

Für die zeitlihe Änderung von F ergibt sih damit:

�F

�t

=

Z




�f

�t

dV = �

Z

�


~

�

f

~ndA+

Z




q

f

dV +

Z




s

f

dV

= �

Z




div

~

�

f

dV +

Z




q

f

dV +

Z




s

f

dV : (2.2)

Hierbei wurde der Gauÿ'she Integralsatz verwendet. Die lokale Änderung von

f(r; t) ist dann gegeben durh:

�f

�t

= � div

~

�

f

+ q

f

+ s

f

: (2.3)

Als Erhaltungsgröÿen bezeihnet man solhe Gröÿen, bei denen keine Produkti-

onsterme auftreten (q

f

= 0).

2.1.1 Kontinuitätsgleihung

Die Gesamtmassem ist eine Erhaltungsgröÿe, so daÿ der Quellterm q in Gleihung

(2.3) wegfällt. Die Massenstromdihte

~

�

m

= �~v ergibt sih aus dem Produkt der

Massendihte � und der lokalen Strömungsgeshwindigkeit ~v. Fernwirkungsterme

treten niht auf. Man erhält so aus Gleihung (2.3) die Kontinuitätsgleihung:

��

�t

+ div(�~v) = 0: (2.4)
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2.1.2 Bilanz für die Teilhenmassen

Die Einzelmassen m

i

der im Reaktionssystem vorhandenen Spezies i sind kei-

ne Erhaltungsgröÿen, da aufgrund hemisher Reaktionen eine Umwandlung von

Spezies auftritt. Der hemishe Quellterm q

m

i

= _!

i

M

i

setzt sih aus der molaren

Bildungsgeshwindigkeit _!

i

und der molaren MasseM

i

der Teilhensorte i zusam-

men. Die Massendihte der Teilhensorte i mit dem Massenbruh Y

i

ist gegeben

durh �

i

= �Y

i

Die lokale Strömungsgeshwindigkeit ~v

i

läÿt sih in die Strömungsgeshwindig-

keit des Massenshwerpunktes ~v (Konvektion) und die Di�usionsgeshwindigkeit

~

V

i

der Spezies i zerlegen. Somit kann die Gesamtstromdihte als

~

�

m

i

= �Y

i

(~v+

~

V

i

)

geshrieben werden. Ein Fernwirkungsterm tritt niht auf. Mit

~

j

i

= �

i

~

V

i

als Dif-

fusionsstromdihte folgt mit Gleihung (2.3)

��

i

�t

+ div(�

i

~v) + div

~

j

i

= _!

i

M

i

: (2.5)

2.1.3 Impulserhaltung

Der Impuls m~v mit der zugehörigen Impulsdihte �v ist eine Erhaltungsgröÿe.

Die Gravitation verursaht einen Fernwirkungsterm, der durh s

m~v

= �~g gegeben

ist, mit ~g als Fallbeshleunigung. Die Impulsstromdihte

~

�

m~v

besteht aus einem

konvektiven Anteil �~v 
 ~v und aus einem durh Druk- und Reibungskräfte ver-

ursahten Anteil p [11, 16℄:

~

�

m~v

= �~v 
 ~v + p: (2.6)

Dabei ist ~v
~v als dyadishes Produkt zweier Vektoren zu verstehen. Der Druk-

tensor p läÿt sih in zwei Anteile zerlegen, in einen für den hydrostatishen Druk

p und in einen viskosen Anteil �, der den Impuls�uÿ von einem Ort höherer

zu einem Ort niedrigerer Geshwindigkeit aufgrund der Zähigkeit des Fluids be-

shreibt:

p = pE +� (2.7)

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

gleihung

�(�~v)

�t

+ div(�~v 
 ~v) + div p = �~g: (2.8)
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2.1.4 Energieerhaltung

Die Gesamtenergie E des Systems setzt sih aus innerer, kinetisher und po-

tentieller Energie zusammen und ist ebenfalls eine Erhaltungsgröÿe. Mit e als

spezi�sher Gesamtenergie ergibt sih die Gesamtenergiedihte zu

�e = �u+

1

2

�j~vj

2

+ �G (2.9)

mit u als spezi�sher innerer Energie und G als Gravitationspotential. Die Ge-

samtenergiestromdihte

~

�

E

setzt sih aus einem konvektiven Term �e~v, einem

dissipativen Term p~v und der Wärmestromdihte

~

j

q

zusammen:

~

�

E

= �e~v + p~v +

~

j

q

: (2.10)

Da die Energie eine Erhaltungsgröÿe ist, treten keine Produktionsterme auf. Auf-

grund von Strahlung q

r

kann es zur Änderung der Gesamtenergie im Volumen-

element kommen. Aus 2.3 folgt die Erhaltungsgleihung für die innere Energie,

�(�u)

�t

+ div(�u~v +

~

j

q

) + p : grad~v = q

r

; (2.11)

wobei das Symbol ":" die doppelte Verjüngung zweier Tensoren bedeutet. Mit der

Beziehung �h = �u+p kann Gleihung (2.11) in eine Gleihung für die spezi�she

Enthalpie h umgeformt werden [11℄:

�(�h)

�t

�

�p

�t

+ div(�~vh+

~

j

q

) + p : grad~v � div(p~v) = q

r

: (2.12)

2.1.5 Zustandsgleihung

Um das System aus Erhaltungsgleihungen zu shlieÿen, benötigt man eine Be-

ziehung zwishen den Zustandsgröÿen Druk p, Dihte � und Temperatur T . Im

Rahmen dieser Arbeit kann hierzu in guter Näherung das ideale Gasgesetz ver-

wendet werden:

p = �

R

�

M

T: (2.13)

Dabei ist R die universelle Gaskonstante und

�

M die mittlere molare Masse der

Mishung (

�

M =

1

P

N

g

i=1

Y

i

M

i

mit N

g

als Anzahl vershiedener Spezies).
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Festkörper

Gasphase

Phasengrenze

∆x+ Ω

∂Ω+

∂Ωg

~Φ+

f

~Φ
g

f

qf sf

Abbildung 2.2: Änderung der extensiven Gröÿe F im Volumenelement 
.

2.2 Erhaltungsgleihungen an der

Phasengrenze

Um katalytishe Prozesse Ober�ähen in die Modellierung einzubeziehen, muÿ

die Weheselwirkung der Ober�ähenprozesse mit der Gasphase mathematish

beshrieben werden. Bei der Grenz�ähe zwishen der katalytishen Ober�ähe

und der Gasphase handelt es sih um eine Phasengrenze. Die Kopplung beider

Phasen erfolgt analog zur Gasphase mittels Erhaltungsgleihungen [14℄.

Dazu wird ein kleines, an der Festkörperober�ähe anliegendes Volumenele-

ment 
 betrahtet. Der Rand von 
 wird in zwei Teile zerlegt, die Phasengrenze

Gas-Festkörper �


g

des Volumenelements und den Rand �


+

von 
 bezüglih

der Gasphase. Die Bilanzgleihung (2.2) für 
 läÿt sih damit folgendermaÿen

shreiben:

�F

�t

=

Z




�f

�t

dV = �

Z

�


+

~

�

+

f

~n dA�

Z

�


g

~

�

g

f

~n dA+

Z




q

f

dV +

Z




s

f

dV ; (2.14)

wobei

~

�

+

f

den Fluÿ durh die Ober�ähe �


+

und

~

�

g

f

als Fluÿ durh die Phasen-

grenze �


g

darstellt.
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2.2.1 Massenströme an der Phasengrenze

Auf einer katalytish aktiven Ober�ähe kommt es zur hemishen Umwandlung

von Spezies, was zu Massenströmen zwishen der Gasphase und der Ober�ähe

führt. Die Gleihung, welhe die Ober�ähe mit der Gasphase koppelt, ergibt sih

aus der allgemeinen Bilanzgleihung (2.14):

Z




�

�Y

i

�t

dV = �

Z

�


+

(

~

j

i

+ �~uY

i

)~n dA+

Z

�


g

_s

i

M

i

dA+

Z




_!

i

M

i

dV : (2.15)

Der Term (

~

j

i

+ �Y

i

~u) bezeihnet die Di�usions- und Konvektionsströme in der

Gasphase, _s

i

M

i

~n ist der Massen�uÿ der Spezies i an der Phasengrenze aufgrund

von Adsorption und Desorption, und _!

i

M

i

ist der hemishe Quellterm aufgrund

von Gasphasenreaktionen. Verhält sih das System an der Phasengrenze stationär

und führt man in (2.15) den Grenzübergang �x

+

! 0 durh, so gelangt man zu

(

~

j

i

+ �~uY

i

)~n = _s

i

M

i

: (2.16)

Dieser Grenzübergang läÿt sih auh für instationäre Prozesse durhführen, aller-

dings nur unter der Voraussetzung, daÿ Di�usionsprozesse einerseits und Adsorp-

tions- und Desorptionsprozesse andererseits gleihe Zeitskalen besitzen. Summiert

man Gleihung (2.16) über alle N

g

Gasphasenspezies, so erhält man

~n~u =

1

�

N

g

X

i=1

_s

i

M

i

: (2.17)

Diese normal zur Ober�ähe gerihtete Strömungsgeshwindigkeit ~u bezeihnet

man als Stefan-Geshwindigkeit. Sie wird durh den von Adsorption und Desorp-

tion verursahten Netto-Massenstrom induziert.

2.2.2 Temperatur an der Phasengrenze

Bei den in dieser Arbeit simulierten Systemen be�nden sih die katalytishe Ober-

�ähe und die Gasphase im thermishen Gleihgewiht, bzw. es handelt sih um

Systeme, bei denen eine konstante Gasphasen- und Ober�ähentemperatur vor-

liegt. Die Temperatur an der Phasengrenze wird als bekannt vorausgesetzt oder
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aus der Energiegleihung für die Gasphase bestimmt. Der Vollständigkeit we-

gen soll hier aber auh die Bestimmungsgleihung für die Temperatur angegeben

werden [14℄:

~

j

q

~n�

N

g

X

i=1

h

i

~

j

i

~n+

~

j

rad

+

N

g

+N

s

X

i=1

_s

i

M

i

h

i

�

_

Q

ext

�

~

j

l

~n = 0: (2.18)

Dabei ist

~

j

q

der Wärme�uÿ in der Gasphase,

~

j

rad

stellt den Wärmestrom aufgrund

von thermisher Strahlung der Ober�ähe dar, h

i

bezeihnet die Enthalpie einer

Spezies i,

_

Q

ext

bezeihnet den Quellterm durh äuÿere Energiequellen, und

~

j

l

ist ein weiterer Energieverlustterm, der zur Beshreibung der Wärmeleitung ins

Festkörperinnere dient. Zur Berehnung der Temperatur im Falle instationärer

Prozesse, bei denen die sih die Temperatur an der Phasengrenze kontinuierlih

ändert, sei auf die Dissertation von Deutshmann verwiesen [14℄.

2.2.3 Ober�ähenbedekung

Die reaktive Ober�ähe wird durh die Ober�ähenplatzdihte � harakterisiert.

Sie gibt die Anzahl der zur Adsorption zur Verfügung stehenden Adsorptions-

plätze pro Flähe an. Die Ober�ähenplatzdihte ist vom betrahteten Material

abhängig und variiert in Abhängigkeit der Struktur der Ober�ähe (Stufen, Kan-

ten, kristallographishe Orientierung et.). Für die Platin- und Rhodiumober-

�ähe wird in dieser Arbeit ein Wert von 2:72 � 10

�5

mol�m

�2

[14℄ verwendet.

Werden die Ober�ähenplätze durh Adsorption belegt, entstehen sogenannte

Ober�ähenspezies, wobei auh freie Plätze als Ober�ähenspezies de�niert wer-

den. Im Rahmen der nulldimensionalen Modellierung (mean �eld approximation)

der Ober�ähe läÿt sih jeder Ober�ähenspezies i ein Bedekungsgrad �

i

zuord-

nen, der angibt, welher Anteil der Ober�ähe mit dieser Spezies bedekt ist. Der

hemishe Zustand der Ober�ähe ist durh das Ensemble der Bedekungsgrade

�

i

gegeben. O�ensihtlih muss immer die Bedingung

N

s

X

i=1

�

i

= 1 (2.19)

erfüllt sein mit N

s

als Anzahl der Ober�ähenspezies.
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Die zeitlihe Änderung der Bedekungsgrade ist gegeben durh

��

i

�t

=

_s

i

�

i

�

: (2.20)

Hierbei ist _s

i

die molare Bildungsgeshwindigkeit der Ober�ähenspezies i, und

�

i

bezeihnet die Anzahl der Ober�ähenplätze, die die Spezies i belegt. Dadurh

wird berüksihtigt, daÿ eine Spezies auf der Ober�ähe mehr als einen Platz

belegen kann.

2.3 Transportprozesse in der Gasphase

Zur Shlieÿung der Erhaltungsgleihungen (2.4�2.12) müssen die Transportgröÿen

~

j

i

; � und

~

j

q

als Funktionen der abhängigen Variablen ausgedrükt werden. Hier-

zu werden empirishe Gesetze (Fikshes Di�usionsgesetz, Newtonshes Shub-

spannungsgesetz und Fouriershes Wärmeleitungsgesetz) verwendet, wobei die

zugehörigen Transportkoe�zienten mittels der kinetishen Gastheorie aus mole-

kularen Daten abgeleitet werden.

2.3.1 Di�usion

Gradienten physikalisher Gröÿen, wie Konzentration und Temperatur, verursa-

hen Di�usionsprozesse. Der Massentransport infolge von Konzentrationsgradi-

enten wird durh das Fikshe Di�usionsgesetz beshrieben [11℄. Dieses ist aus-

reihend, wenn eine konstante Temperatur bzw. ein kleiner Temperaturgradient

vorliegt. Die Di�usionstromdihte der Spezies i der lautet mit dem Fikshen

Di�usionsgesetz

~

j

d

i

= �

�M

i

�

M

2

X

j 6=i

D

P

ij

M

j

gradX

j

; (2.21)

(2.22)

wobei X

j

=

�

MY

i

=M

j

der Molenbruh der Spezies j ist. Die polynären Di�usions-

koe�zienten D

P

ij

können aus den binären Di�usionskoe�zienten D

ij

berehnet

werden, was jedoh numerish sehr aufwendig ist. Deshalb wird eine Nährungs-
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formel zur Berehnung von

~

j

d

i

verwendet [17℄:

~

j

d

i

= ��

Y

i

X

i

D

M

i

gradX

i

(2.23)

mit den e�ektiven Di�usionskoe�zienten D

M

i

von Spezies i in der Gasmishung,

die sih aus der Zusammensetzung und den binären Di�usionskoe�zienten be-

rehnen lassen [17℄ als

D

M

i

=

1� Y

i

P

j 6=i

X

j

=D

ij

: (2.24)

Mit dieser Näherung muÿ die Summe der Di�usionsströme niht mehr notwendi-

gerweise vershwinden (Massenerhaltung), so daÿ eine Korrekturterm notwendig

ist:

~

j

orr

= �

X

i

~

j

i

:

Zur Berehnung der binären Di�usionskoe�zientenD

ij

wird die Theorie verdünn-

ter Gase von Chapman und Enskog [16, 17℄ verwendet, die die Transportkoe�-

zienten in Abhängigkeit von intermolekularen Potentialen �(r) beshreibt. Als

Näherung von �(r) werden Lennard-Jones-(6-12) -Potentiale verwendet.

Die von Chapman und Enskog entwikelte Näherungslösung der Boltzmann-

gleihung zeigt die Abhängigkeit des Di�usionskoe�zienten von Temperatur und

Druk. Der Di�usionskoe�zient einer binären Mishung aus den Spezies i und j

lautet [11℄

D

ij

= 2; 662 � 10

9

q

T

3

�

1

2

M

i

+M

j

M

i

�M

j

p�

2

ij




(1;1)�

(T

�

ij

)

m

2

s

(2.25)

mit dem Druk p in bar, der Temperatur T in K, dem molekularen Radius � in nm

und der molaren Masse M in g. Des Weiteren sind die reduzierten Stoÿintegrale




(l;s)�

(T

�

ij

) enthalten, welhe aus dem zwishenmolekularen Wehselwirkungspo-

tential berehnet werden. Die Integrale sind eine Funktion der sogenannten re-

duzierten Temperatur T

�

ij

= T � k=�

ij

mit der Boltzmannkonstanten k und dem

mittleren Potentialparameter �

ij

=

p

�

i

�

j

, welher die Tiefe des Potentials wie-

dergibt.
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2.3.2 Viskosität

Ein Impulsaustaush aufgrund von Geshwindigkeitsgradienten bewirkt Reibungs-

kräfte. Die dazugehörende Impulstromdihte ist nah dem Newtonshen Shub-

spannungsgesetz zumGeshwindigkeitsgradienten proportional. Der viskose Druk-

tensor � beshreibt diesen Impulstransport und läÿt sih mit der kinetishen

Gastheorie shreiben [16℄ als

� = ��

�

(grad~v) + (grad~v)

T

�

2

3

(div~v)E

�

; (2.26)

wobei � die mittlere dynamishe Viskosität der Mishung und (grad~v)

T

die zu

(grad~v) transponierte Matrix bezeihnet. Die Viskositätskoe�zienten �

i

der ein-

zelnen Spezies werden mit der Chapman-Enskog-Theorie aus den intermolekula-

ren Potentialen berehnet. Der mittlere Viskositätskoe�zient � der Gasmishung

ergibt sih aus der empirishen Näherung

� =

1

2

2

4

X

i

X

i

�

i

+

 

X

i

X

i

�

i

!

�1

3

5

: (2.27)

2.3.3 Energietransport

Analog der Massendi�usion verursahen Temperaturgradienten (Fouriershe Wär-

meleitung) und Konzentrationsgradienten (Dufour-E�ekt) einen Energietrans-

port. Zusätzlih kann Energie durh die Di�usion von Teilhen mit vershiede-

ner spezi�sher Enthalpie transportiert werden. Vernahlässigt man den Dufour-

E�ekt setzt sih die Wärmestromdihte

~

j

q

aus zwei Anteilen zusammen,

~

j

q

= �� gradT +

X

i

h

i

~

j

i

; (2.28)

wobei (�� gradT ) die Fouriershe Wärmeleitung und (

P

i

h

i

~

j

i

) die Di�usion

von Teilhen untershiedliher Enthalpie beshreibt. Die Wärmeleitfähigkeit eines

Gasgemishes wird analog zur Viskosität mit der empirishen Formel

� =

1

2

2

4

X

i

X

i

�

i

+

 

X

i

X

i

�

i

!

�1

3

5

(2.29)

bestimmt. Die Wärmeleitfähigkeitskoe�zienten �

i

der einzelnen Spezies werden

aus der Chapman-Enskog-Theorie aus den intermolekularen Potentialen bereh-

net.
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2.4 Porendi�usion

Bei vielen industriell verwendeten Katalysatoren be�ndet sih das katalytish ak-

tive Material niht direkt an der Phasengrenze Gas-Festkörper, sondern in den Po-

ren des sogenannten Trägers oder Washoats. Makroskopish betrahtet verhält

sih die Grenz�ähe zwishen Träger und Gasphase wie eine katalytish aktive

Ober�ähe. Die zu dieser Grenz�ähe gehörenden Reaktionsgeshwindigkeiten s

b

i

können von den Reaktionsgeshwindigkeiten auf dem katalytish aktivem Materi-

al _s

i

abweihen, falls der Transport durh Porendi�usion im Washoat langsamer

ist als die hemishen Reaktionsgeshwindigkeiten. Soll der Transport durh Po-

rendi�usion im Washoat in der Modellierung berüksihtigt werden, so ist in der

Randbedingungsgleihung 2.16 _s

i

durh s

b

i

zu ersetzen.

Bei der Di�usion in porösen Medien ist zu untersheiden, ob in den Poren mo-

lekulare oder Knudsen-Di�usion vorliegt [18℄. Bei groÿen Drukgradienten entlang

der Pore kann der molekularen oder Knudsen-Di�usion ein Transport aufgrund

einer Poiseulle-Strömung überlagert sein. Dieses kann aber für die in dieser Arbeit

untersuhten Systeme vernahlässigt werden, da nur stationäre Prozesse unter-

suht wurden, bei denen die reaktiven Spezies stark verdünnt vorlagen.

In Abhängigkeit des Porendurhmessers werden die Poren in vershiedene

Klassen eingeteilt [19℄:

Porendurhmesser

Mikroporen: < 20 Å

Mesoporen: 20 - 500 Å

Makroporen: > 500 Å

Meist faÿt man jedoh Meso- und Mikroporen unter dem Begri� Mikroporen

zusammen.

2.4.1 Molekulare Di�usion

Ist die mittlere freie Weglänge der Teilhen im Gas kleiner als der Porendurhmes-

ser, so wird der Transport in der Pore durh Molekül-Molekül-Stöÿe bestimmt.

Der Di�usionsmehanismus folgt damit dem Fikshen Gesetz, und der Diffusi-

onskoe�zient für den Transport der Spezies i im porösen Medium D

mol;i

ist gleih
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dem in Abshnitt 2.3.1 angegebenen Di�usionskoe�zienten

D

mol;i

= D

M

i

:

2.4.2 Knudsen-Di�usion

Bei kleineren Porendurhmessern oder kleineren Gasdrüken kann die mittlere

freie Weglänge der Teilhen im Gas gröÿer als der Porendurhmesser werden.

Die di�undierenden Moleküle stoÿen dann weit häu�ger gegen die Porenwand

als gegeneinander. Dieses bezeihnet man als Knudsen-Di�usion. Der Knudsen-

Di�usionstrom der Spezies i durh eine zylindrishe Pore führt mit der kinetishen

Gastheorie und dem idealen Gasgesetz zu einem dem Fikshen Di�usions Gesetz

analogen Ausdruk [18℄. Der Diffusionskoe�zient der Knudsen-Di�usion D

knud;i

ergibt sih dabei zu:

D

knud;i

=

d

P

3

r

8RT

�M

i

: (2.30)

Dabei bezeihnet d

P

den Porendurhmesser, und der Wurzelausdruk entspriht

der mittleren Molekülgeshwindigkeit. Die Bedingung für Knudsen-Di�usion bei

298K läÿt sih näherungsweise wie folgt abshätzen [18℄:

d

P

[nm℄ < 1000 < 100 < 10 < 2

p [bar℄ 0.1 1 10 50

2.5 Thermodynamishe Gröÿen

2.5.1 Thermohemie in der Gasphase

Die spezi�she Enthalpie h und die spezi�she Entropie s einer Gasmishung sind

durh

h =

X

i

h

i

Y

i

; s =

X

i

s

i

Y

i

(2.31)

gegeben. Sind die Werte der spezi�shen Enthalpie und Entropie bei den Stan-

dardbedingungen (T

0

= 298;15K, p

0

= 10

5

Pa) bekannt, dann lassen sih Abso-
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lutwerte dieser Gröÿen berehnen:

h

i

(T ) = h

0

i;T

0

+

T

Z

T

0



p;i

(T

0

) dT

0

; (2.32)

s

i

(T; p

i

) = s

0

i;T

0

+

T

Z

T

0



p;i

(T

0

)

T

0

dT

0

�

R

M

i

ln

�

p

i

p

0

�

: (2.33)

Dabei bezeihnet p

i

den Partialdruk der Spezies i im Gasgemish. Zur numeri-

shen Berehnung der thermodynamishen Gröÿen werden experimentelle Daten

aus den JANAF-Tabellen [20℄ oder abgeshätzte Werte [21℄ durh Polynoman-

sätze genähert. Es ist zu beahten, daÿ die verwendeten Polynomansätze niht

für die spezi�shen, sondern für die entsprehenden molaren Gröÿen C

p;i

, H

i

, S

i

gelten:

C

p;i

(T ) = R

�

a

1

+ a

2

T + a

3

T

2

+ a

4

T

4

+ a

5

T

5

�

; (2.34)

H

i

(T ) = RT

�

a

1

+

a

2

2

T +

a

3

3

T

2

+

a

4

4

T

3

+

a

5

5

T

4

+

a

6

T

�

; (2.35)

S

0

i

(T ) = R

�

a

1

ln(T ) + a

2

T +

a

3

2

T

2

+

a

4

3

T

3

+

a

5

4

T

4

+ a

7

�

: (2.36)

Die Koe�zienten a

1

bis a

5

, die Standardbildungsenthalpie H

0

i;T

0

und die Stan-

dardentropie S

0

i;T

0

bestimmen die zwei restlihen Koe�zienten a

6

und a

7

:

a

6

=

H

i;T

0

R

� a

1

T

0

�

a

2

2

T

0

2

�

a

3

3

T

0

3

�

a

4

4

T

0

4

�

a

5

5

T

0

5

; (2.37)

a

7

=

S

i;T

0

R

� a

1

ln(T

0

)� a

2

T

0

�

a

3

2

T

0

2

�

a

4

3

T

0

3

�

a

5

4

T

0

4

: (2.38)

Gröÿere Temperaturbereihe werden in zwei Temperaturintervalle mit jeweils un-

tershiedlihen Koe�zienten eingeteilt, so daÿ man 14 thermodynamishe Koef-

�zienten pro Spezies benötigt.

2.5.2 Thermohemie an der Ober�ähe

Zur Berehnung der thermodynamishen Gröÿen der Adsorbate kann prinzipiell

der gleihe Formalismus wie in der Gasphase angewendet werden. Hierzu müssen

jedoh die Temperaturabhängigkeit der spezi�shen Wärmen und die Standard-

bildungsenthalpien sowie Standard-Entropien der Adsorbate bekannt sein. Bisher
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wurden die thermodynamishen Eigenshaften von Adsorbaten im Gegensatz zu

den Gasphasenspezies nur für wenige ausgewählte Systeme untersuht [22℄.

Die Ermittlung thermodynamisher Gröÿen mit den Methoden der statisti-

shen Thermodynamik erfordert die Berehnung von Zustandssummen [15, 23℄.

Die hierzu notwendigen Daten, wie die Geometrie der Ober�ähenspezies (Bin-

dungsabstand, Bindungswinkel et. ), Shwingungsfrequenzen und Boxlängen für

den Translationsbeitrag lassen sih insbesondere für komplexe Adsorbate meist

niht �nden. Ein Problem ist, daÿ es keine einheitlihe Regel für die Wahl der

Boxlänge gibt, was zu Variationen bei der Entropie der Ober�ähenspezies führt.

Auÿerdem ist meist unbekannt, inwieweit die untershiedlihen Ober�ähenspe-

zies mobil sind und wie sie sih in ihrer Mobilität untersheiden. [15℄

Oft können nur Standardbildungsenthalpien von adsorbierten Spezies ermit-

telt werden, da sih diese aus der bei der Desorption freiwerdenden Wärmemenge

berehnen lassen oder bei niht aktivierter Desorption aus der Aktivierungsener-

gie des Desorptionsprozesses. Auh �nden sih oft quantenhemish berehnete

Werte. In den wenigen Fällen, in denen weder experimentell bestimmte noh be-

rehnete Adsorptionsenthalpien dokumentiert sind, werden die Adsorptionsent-

halpien mit Hilfe des �Prinzips der Additivität von Bindungen� nah Benson [21℄

abgeshätzt.

Aufgrund des Mangels an thermodynamishen Daten für Adsorbate werden

die Geshwindigkeitskoe�zienten für Hin- und Rükreaktion der meisten Ober-

�ähenreaktionen explizit angegeben, anstatt die Rükreaktionen wie in der Gas-

phase aus der Gleihgewihtskonstanten zu berehnen.

2.6 Reaktionskinetik

2.6.1 Elementarreaktionen

Die Modellierung der hemishen Vorgänge basiert auf der Verwendung von Ele-

mentarreaktionen. Unter einer Elementarreaktion versteht man eine Reaktion,

die auf molekularer Ebene genau so abläuft, wie es die Reaktionsgleihung be-

shreibt. Der Vorteil diese Ansatzes ist, daÿ die Reaktionsordnung unabhängig

von den Versuhsbedingungen der Reaktionsmolekularität entspriht und sih die

Zeitgesetze leiht ableiten lassen. Dagegen besitzen globale Reaktionen i. a. ei-
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ne niht-ganzzahlige Reaktionsordnung und komplizierte Zeitgesetze, die sih auf

Bereihe, in denen keine Messungen vorliegen, nur unzuverlässig extrapolieren las-

sen. Auh eine Verknüpfung globaler Ergebnisse mit Parametern auf molekularer

Ebene ist mit globalen Reaktionen niht möglih. Die Verwendung von Elemen-

tarreaktionen erfordert jedoh die Kenntnis der Geshwindigkeitskoe�zienten für

jede einzelne Reaktion. Des weiteren steigt der numerishe Aufwand durh die

Vielzahl der Reaktionen erheblih. Dies maht die Verwendung spezieller e�zi-

enter Löser für die betrahteten Di�erentialgleihungs-Systeme notwendig.

Bei den in dieser Arbeit untersuhten Systemen können Gasphasenreaktio-

nen vernahlässigt werden. Die erstellten Programmpakete erlauben jedoh die

Verwendung von Gasphasenreaktionen (wihtig bei hohen Temperaturen und

Drüken). Deshalb wird der Vollständigkeit wegen im folgenden auh auf ho-

mogene Reaktionen eingegangen.

2.6.2 Reaktionen in der Gasphase

Allgemein läÿt sih der Reaktionsmehanismus in der folgenden Form angeben:

N

g

X

i=1

�

0

ik

�

i

!

N

g

X

i=1

�

00

ik

�

i

(k = 1; : : : ; K

g

): (2.39)

Es sind �

0

ik

und �

00

ik

die stöhiometrishen Koe�zienten der Spezies i in der Re-

aktion k, �

i

die Teilhensymbole, N

g

die Zahl der Gasphasenspezies und K

g

die

Gesamtzahl der Elementarreaktionen in der Gasphase. Die Geshwindigkeit, mit

der eine Elementarreaktion abläuft, wird durh den Geshwindigkeitskoe�zien-

ten k

fk

bestimmt. Die Bildungsgeshwindigkeit _!

i

der Spezies i ergibt sih dann

zu

_!

i

=

K

g

X

k=1

�

ik

k

fk

N

g

Y

j=1

[�

j

℄

�

0

jk

(2.40)

mit �

ik

= �

00

ik

��

0

ik

und [�

i

℄ als Konzentration der Spezies i. Die Geshwindigkeits-

koe�zienten k

fk

sind temperaturabhängig und können durh ein modi�ziertes

Arrheniusgesetz beshrieben werden [11℄:

k

fk

= A

k

T

�

k

exp

�

�

E

ak

RT

�

: (2.41)
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Dabei bezeihnet A

k

den präexponentiellen Faktor, �

k

den Temperaturexponen-

ten und E

ak

die Aktivierungsenergie der Reaktion k.

Aufgrund der mikroskopishen Reversibilität existiert zu jeder Elementarre-

aktion eine Rükreaktion, deren Geshwindigkeitskoe�zient k

rk

sih aus dem Ge-

shwindigkeitskoe�zienten k

fk

der Hinreaktion und aus der Gleihgewihtskon-

stanten K

k

berehnen läÿt:

k

rk

(T ) =

k

fk

K

k

: (2.42)

Die Gleihgewihtskonstante K

k

wird bestimmt aus der molaren freien Reakti-

onsenthalpie �

R

G

0

k

bei einem Druk von p

0

= 1:01325 � 10

5

Pa:

K

k

=

�

p

0

RT

�

P

N

g

i=1

�

ik

exp

�

�

�

R

G

0

k

RT

�

: (2.43)

2.6.3 Heterogene Reaktionen

Ebenso wie in der Gasphase läÿt sih der Ober�ähenreaktionsmehanismus in

der folgenden Form shreiben:

N

g

+N

s

X

i=1

�

0

ik

�

i

!

N

g

+N

s

X

i=1

�

00

ik

�

i

(k = 1; : : : ; K

s

): (2.44)

Es ist N

s

die Zahl der Ober�ähenspezies, N

g

die Anzahl der Gasphasenspezies

und K

s

die Gesamtzahl der Ober�ähenreaktionen einshlieÿlih Adsorption und

Desorption; �

0

ik

und �

00

ik

sind die dazugehörigen stöhiometrishen Koe�zienten.

Die hemishen Symbole �

i

stehen jetzt sowohl für Gasphasenspezies (z. B. NO),

als auh für Adsorbate (z. B. NO(s)) und die freien Plätze des Adsorbens (z. B.

Pt(s)). Adsorbate können einen oder mehrere Ober�ähenplätze belegen. Unter

der Annahme, daÿ die Ober�ähenplatzdihte � konstant ist und alle Ober�ä-

henspezies mit bis zu maximal einer Monolage adsorbiert werden, muÿ in jeder

der K

s

Reaktionsgleihungen die Anzahl der Ober�ähenplätze (bedekte und

unbedekte) wegen (2.19) konstant bleiben:

N

g

+N

s

X

i=N

g

+1

�

ik

�

i

= 0 (l = 1; : : : ; K

s

): (2.45)
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Analog zur Gleihung 2.40 für die Gasphase sind die Bildungsgeshwindigkeiten

_s

i

der Spezies i durh folgendes Gleihungssystem gegeben:

_s

i

=

K

s

X

k=1

�

ik

k

f

k

N

g

+N

s

Y

j=1

[X

j

℄

�

0

jk

(i = 1; :::; N

g

+N

s

): (2.46)

Die Konzentrationen der Gasphasenspezies sind z.B. in mol�m

�3

gegeben, die

der Ober�ähenspezies in mol�m

�2

. Die Ober�ähenkonzentration [X

i

℄ einer Spe-

zies i berehnet sih aus der Ober�ähenbedekung der Spezies i multipliziert

mit der Ober�ähenplatzdihte �

i

=�

i

, wobei �

i

angibt, wieviel Ober�ähenplätze

von der Spezies i eingenommen werden (siehe Gleihung 2.20). Die Geshwindig-

keitskoe�zienten der Ober�ähenreaktionen k

f

k

werden durh ein modi�ziertes

Arrheniusgesetz beshrieben [14℄:

k

f

k

= A

k

T

�

k

exp

�

�E

a

k

RT

�

g

k

(�

1

; :::; �

N

s

): (2.47)

Der Faktor g

k

(�

1

; :::; �

N

s

) berüksihtigt, daÿ die Geshwindigkeitskoe�zienten

auh noh von dem Bedekungszustand der Ober�ähe abhängen können. So kön-

nen Adsorbat-Adsorbat- Wehselwirkungen zur Enthalpieänderung der adsorbier-

ten Spezies führen. Dies bewirkt bei repulsiver (attraktiver) Wehselwirkung i.

allg. eine Verringerung (Vergröÿerung) der Desorptionsenergie. Zur Modellierung

der Bedekungsabhängigkeiten wird die folgende funktionale Form gewählt:

g

k

(�

1

; :::; �

N

s

) =

N

s

Y

i=1

�

�

i

k

i

exp

�

�

i

k

�

i

RT

�

: (2.48)

In diesem Ausdruk dient �

i

k

als Parameter für veränderte Reaktionsordnungen

bezogen auf die Spezies i und �

i

k

zur Beshreibung bedekungsabhängiger Akti-

vierungsenergien. �

i

k

ist der Wert, um den sih die Aktivierungsenergie E

a

k

bei

vollständiger Bedekung mit Spezies i ändert. In den in dieser Arbeit verwendeten

Mehanismen sind die Parameter �

i

k

, �

i

k

und �

k

, wenn niht anders angegeben,

gleih Null.

Der Geshwindigkeitskoe�zient für die Rükreaktion wird entweder direkt in

der Form von Gleihung (2.47) angegeben oder aus der Gleihgewihtskonstan-

ten berehnet.Die Gleihgewihtskonstante K



k

leitet sih aus der Änderung der
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molaren freien Reaktionsenthalpie �

R

G

0

k

und den belegten Ober�ähenplätzen

�

i

ab [14℄:

K
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Adsorptionsprozesse werden häu�g durh Haftkoe�zienten S

k

beshrieben. Sie

geben die Wahrsheinlihkeit (0 � S

k

� 1) an, mit der ein Teilhen, das mit der

Ober�ähe kollidiert, adsorbiert wird. Haftkoe�zienten sind i. allg. temperatur-

und bedekungsabhängig. Den Haftkoe�zienten bei völlig unbedekter Ober�ä-

he bezeihnet man als Anfangshaftkoe�zienten S

0

k

. Die einfahste Form der Be-

dekungsabhängigkeit des Adsorptionskoe�zienten ist die sogenannte Langmuir-

she [24℄:

S

k

= S

0

k

�

�

frei

: (2.50)

Hier ist �

frei

der Anteil der freien Plätze auf der Ober�ähe und � die Anzahl der

bei der Adsorption belegten Ober�ähenplätze,

� =

N

g

+N

s

X

i=N

g

+1

�

00

ik

�

i

: (2.51)

Der Haftkoe�zient kann mit Hilfe der kinetishen Gastheorie in einen Geshwin-

digkeitskoe�zienten transformiert werden [24℄:

k

ads

f

k

= S

0

1

�

�

i

r

RT

2�M

i

exp

�

�E

a

k

RT
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: (2.52)

2.6.4 Reaktionsmehanismen an Ober�ähen

Reaktionen auf katalytishen Ober�ähen lassen sih in in drei Klassen einteilen:

Adsorption, Desorption und Reaktionen mit oder zwishen Adsorbaten.

Adsorption: Bei der Adsorption hemisher Spezies auf Ober�ähen unter-

sheidet man zwishen Physisorption und Chemisorption.

Beide Prozesse untersheiden sih durh die Art der Wehselwirkung mit der

Ober�ähe. Bei der Physisorption bleibt das adsorbierte Molekül als solhes er-

halten; die Adsorption kommt lediglih durh die shwahen aber weitreihenden
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Abbildung 2.3: Shematishe Darstellung des Langmuir-Hinshelwood-

Mehanismus (links) und des Eley-Rideal-Mehanismus (rehts)

Van-der-Waals-Kräfte zustande. Dementsprehend sind die Adsorptionsenthal-

pien gering (8-30 kJ/mol), weshalb man physisorbierte Spezies nur bei tiefen

Temperaturen (< 200 K) beobahtet.

Bei der Chemisorption kommt es zur hemishen Bindung (meist kovalent)

zwishen adsorbiertem Molekül und Adsorbens. Aufgrund der hohen Adsorpti-

onsenthalpien (40-800 kJ/mol) kann es zur Bindungsspaltung im adsorbierten

Molekül kommen (z. B. Adsorption von O

2

auf Platin). In diesem Fall spriht

man von dissoziativer Adsorption. Konkurrieren hemish vershiedenartige Spe-

zies um die gleihen freien Adsorptionsplätze, spriht man von konkurrierender

Adsorption.

Adsorptionsprozesse besitzten meist eine geringe Aktivierungsenergie, so daÿ

sie näherungsweise als unaktiviert betrahtet werden können. Die Haftkoe�zi-

enten können sih, je nah adsorbiertem Molekül und Adsorbens, um mehrere

Gröÿenordnungen untersheiden [24℄.

Langmuir-Hinshelwood- und Eley-Rideal-Mehanismus: Bei Reaktio-

nen mit den Adsorbaten untersheidet man zwei Reaktionstypen (Abb. 2.3). Re-

aktionen, bei denen nur adsorbierte Teilhen miteinander reagieren, bezeihnet

man als Langmuir-Hinshelwood-Reaktionen. Reagiert ein Teilhen aus der Gas-

phase mit einem auf der Ober�ähe adsorbierten Teilhen, spriht man von einer

Eley-Rideal-Reaktion. Das bei der letztgenannten Reaktion entstehende Produkt

verläÿt dabei häu�g die Ober�ähe unmittelbar.

Desorption: Bei der Desorption wird zwishen assoziativer und einfaher

Desorption untershieden (Abb. 2.4). Bei der einfahen thermish aktivierten

Desorption kann der präexponentielle Faktor A

k

in grober Näherung als Shwin-

gungsfrequenz des adsorbierten Teilhens gegen den Festkörper gedeutet werden
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Abbildung 2.4: Vergleih von einfaher (links) und assoziativer (rehts) Desorp-

tion

und liegt damit bei 10

13

s

�1

. Ist für die Adsorption keine Aktivierung notwendig,

so ist aufgrund der Mikroreversibilität die Aktivierungsenergie für die Desorption

genau gleih der häu�g experimentell bestimmten Desorptionsenergie.

Die assoziative Desorption ist die Rükreaktion der dissoziativen Adsorption.

Die obige grobe Näherung für den präexponentiellen Faktor führt zu dem Wert

A

k

=10

13

s

�1

/� , der für Platin bei 3.7�10

21

m

2

mol

�1

s

�1

liegt. Unter Vernahläs-

sigung eines intermediären Adsorptionszustandes des rekombinierten Moleküls

kann die Aktivierungsenergie aus der Desorptionsenergie und der Aktivierungs-

energie der Adsorption bestimmt werden.

Eine ausführlihe Übersiht über die experimentellen Untersuhungsmethoden

zur Bestimmung elementarkinetisher Daten und zur Aufklärung von Reaktions-

mehanismen �ndet sih in [24℄.



Kapitel 3

Numerishe Simulation

3.1 Hintergründe

Die in der heterogenen Katalyse eingesetzten Katalysatoren existieren in einer

Vielzahl vershiedener Formen und Geometrien. In der katalysierten Abgasnah-

behandlung wird die Bauform durh zwei wesentlihe Punkte bestimmt:

� Das Volumen des Katalysators muÿ möglihst gering ausfallen, da der zum

Einbau zur Verfügung stehende Platz sehr begrenzt ist. Trotzdem besteht

die Notwendigkeit einer sehr hohen Ober�ähe des Katalysators.

� Der Drukverlust im Abgasstrom muÿ minimiert werden, da sonst die Mo-

torleistung gesenkt und damit der Kraftsto�verbrauh unnötig erhöht wer-

den.

Wabenkatalysatoren erfüllen in idealer Weise die beiden vorgenannten Beding-

ungen. Wabenkatalysatoren selbst können entweder aus der katalytish aktiven

Komponente bestehen (diese werden dann als Vollkatalysatoren bezeihnet), oder

sie bestehen aus einem inaktiven Träger, der mit der aktiven Katalysatormasse

beshihtet wird.

Abbildung 3.1 zeigt den Aufbau eines Abgaskatalysators, wie er zur Abgasrei-

nigung im Automobilbereih eingesetzt wird. Unter dem Begri� Abgaskatalysa-

tor versteht man das Gesamtsystem, bestehend aus den Wabenkatalysatoren, den

Quellmatten und dem Gehäuse. Die in diesen Systemen eingesetzten Wabenkata-

lysatoren bestehen aus Cordierit und enthalten typisherweise 62 Kanäle/m

2

[6℄.

30
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Abbildung 3.1: Aufbau eines Abgaskatalysators (J. Eberspäher GmbH & Co.)

Durh die Beshihtung mit einer Trägermatrix (Washoat) wird die ursprüng-

lih quadratishe Form der Kanäle annähernd kreisförmig (Abb. 3.2), denn das

Trägermaterial lagert sih bevorzugt in den Kanaleken an. Dadurh erhält man

shlieÿlih zylindrishe Kanäle mit annähernd 1 mm Durhmesser.

Das eigentlihe aktive Substrat (bei der Abgaskatalyse handelt es sih im we-

sentlihen um Platin, Rhodium und Palladium) sitzt in den Poren des Washoats

in Form kleiner Partikel.

Bei der Simulation von Wabenkatalysatoren zur Abgasnahbehandlung wurde

bislang eine Vielzahl von Ansätzen verwendet. Die Spanne reiht von zweidimen-

sionalen Einkanalmodellen [25℄, eindimensionalen Einkanalmodellen [26�29℄ bis

hin zu auf Einkanalmodellen basierenden Modellen für den gesamten Waben-

körper [30℄. Diese Modelle verwenden globalkinetishe Ansätze zur Beshreibung

der katalytishen Prozesse. Globalkinetishen Daten �nden sih z. B. in den Ar-

beiten von Volz et al. [31℄ oder Montreuil et al. [32℄, oder das globalkinetishe

Modell wird an experimentelle Daten ange�ttet. Der Nahteil dieses Ansatzes

ist, dass er niht physikalish und hemish fundiert ist und somit zuverlässige

Extrapolationen niht möglih sind. Auÿerdem können Vereinfahungen in der

Beshreibung des Massentransports in den Kanälen oder die Vernahlässigung

des Washoats zu einer �Vermishung� von Transport und kinetishen Gröÿen in

den globalkinetishen Parametern führen. Letzteres shränkt den Einsatzbereih
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Abbildung 3.2: Aufsiht auf die Kanäle eines unbeshihteten Wabenkatalysators

(links) nah [6℄ und TEM-Ansiht eines beshihteten Einzelkanals (rehts) nah

[19℄

der globalkinetishen Modelle ein, da es beim Abgaskatalysator zu Betriebszu-

ständen kommen kann, bei denen der Umsatz kinetish, durh Porendi�usion

oder durh den Massentransport in der Gasphase limitiert ist [6, 33℄. In letzter

Zeit wird deshalb versuht, die hemishen Prozesse in Abgaskatalysatoren durh

Elementarshritte oder �quasi�-Elementarshritte darzustellen [34�36℄.

Der detaillierte Ansatz, bei denen die Einzelprozesse des Transports und der

Chemie getrennt und mit physikalish und hemish fundierten Modellen be-

shrieben werden, wurde auh bereits zur Simulation anderer heterogen kataly-

sierter Prozesse [14, 15, 37, 38℄ eingesetzt.

Im folgenden werden die in Kapitel 2 vorgestellten physikalish-hemishen

Grundlagen auf das konkrete System eines Wabenkatalysator-Kanals angewandt.

3.2 Modellierung eines Monolithkanals

Die Modellierung des Wabenkörpers erfolgt in dieser Arbeit durh Betrahtung

eines Einzelkanals (Abb. 3.3). Dieses Vorgehen ist dann gerehtfertigt, wenn keine

radialen Konzentrations-, Geshwindigkeits- oder Temperaturgradienten am Ein-
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Abbildung 3.3: Modellierung des Monolithen durh Betrahtung eines Einzelka-

nals

gang des Wabenkörpers vorliegen und adiabatishe Randbedingungen amWaben-

körpermantel (keine Wärmeverluste) vorliegen. Des weiteren ist ein Einzelkanal-

modell der zentrale Bestandteil einer Modellierung des gesamten Wabenkörpers

bzw. Abgaskatalysators unter Bedingungen, wie sie bei der Kaltstartphase oder

variierenden Einströmbedingungen vorliegen [30℄.

Aufgrund der Auskleidung der Eken der Wabenkanäle mit Washoat kann

von einem zylindersymmetrishen Strömungsfeld ausgegangen werden. Die Strö-

mung in den Kanälen eines Abgaskatalysators ist laminar [6℄ (allerdings existiert

im realen Einsatz am Eingang ein Übergangsbereih von turbulenter zu lamina-

rer Strömung). In dieser Arbeit werden nur stationäre Prozesse betrahtet. Re-

aktionstehnish entspriht der Einzelkanal einem Strömungsrohr. Ein einfahes

Modell ist das ideale Strömungsrohr. In diesem Modell wird die axiale Di�usion

vernahlässigt, die radiale Di�usion als unendlih shnell angenommen und ein

rehtekiges Strömungspro�l (Propfenströmung) im Kanal vorausgesetzt. Dieses

Modell ist eine Vereinfahung des in der Realität vorkommenden Strömungs-

feldes in einem Monolithkanal, welhes ein parabolishes Geshwindigkeitspro�l

aufweist. Die Annahme des unendlih shnellen radialen Massentransports ist er-

füllt, wenn die Ober�ähenreaktionen sehr langsam sind; dann spriht man auh

von kinetish kontrolliertem Verhalten.
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Das einfahe Modell des idealen Strömungsrohres ist für die Modellierung ei-

nes Monolithen in einem Abgaskonverter niht immer ausreihend, da je nah

Betriebszustand (Temperatur, Eingangsgeshwindigkeit, Katalysatorlänge et.)

auh Zustände erreiht werden, bei denen Massentransportlimitierungen vorlie-

gen. Massentransporte�ekte können mit dem wesentlih detaillierteren, aber auh

komplexeren Modell des realen Strömungsrohres erfaÿt werden. Dieses Modell be-

shreibt durh die Navier-Stokes-Gleihungen [11℄ und einem Multikomponenten-

Tranportmodell detailliert die Transport- und Strömungsprozesse in einem Mono-

lithkanal. Eine Vereinfahung ist möglih, wenn die axiale Di�usion vernahlässigt

werden kann. In diesem Fall läÿt sih anstelle der Navier-Stokes-Gleihungen der

sogenannte Grenzshiht (engl. Boundary-Layer) -Ansatz [39℄ verwenden.

Wird der Monolith in einem Kreislaufreaktor plaziert, so kann das Modell des

kontinuierlih betriebenen idealen Rührkessels eingesetzt werden. In diesem Mo-

dell wird aufgrund der Gradientenfreiheit von einer völlig homogenen Temperatur-

und Konzentrationsverteilung ausgegangen. Das Modell des kontinuierlih betrie-

benen idealen Rührkessels kann als Spezialfall des idealen Strömungsrohrs be-

trahtet werden, weshalb es zusammen mit diesem in Abshnitt 3.2.2 vorgestellt

wird.

Die angesprohenen Modelle sind in Form von Computerprogrammen imple-

mentiert worden. Das Modell des realen Strömungsrohrs ermögliht die Simulati-

on von kinetish- und Massentransport-kontrollierten Betriebszuständen. Durh

Vergleih zwishen realem und idealem Strömungsrohr kann ermittelt werden, wie

stark der Ein�uÿ des Massentransports bzw. der Kinetik auf das Umsatzverhalten

des Monolithkanals ist. Um die Massentransport-Limitierung durh Porendi�u-

sion zu berüksihtigen, enthalten die Programme zusätzlih Porendi�usionsmo-

delle.

3.2.1 Reales Strömungsrohr (BL-Modell)

In einem Abgaskatalysator bewegen sih die axialen Strömungsgeshwindigkei-

ten typisherweise in einem Bereih von 0.5 bis 25 m/s [6℄. Die Di�usionskoef-

�zienten im Abgas liegen in der Gröÿenordnung von 10

�5

m

2

/s. Dies führt auf

Pelet-Zahlen von 50 bis 2500. Es ist somit gerehtfertigt, den axialen di�usi-

ven Transport gegenüber dem konvektiven Transport zu vernahlässigen. Unter

diesen Umständen kann zur Modellierung des realen Strömungsrohres der Grenz-
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shiht Ansatz (engl. Boundary-Layer, deshalb BL-Modell) verwendet [39℄ wer-

den. In den Navier-Stokes-Gleihungen fallen dann alle zweiten Ableitungen in

axialer Rihtung weg, und die Erhaltungsgleihung für den radialen Impuls redu-

ziert sih zu der einfahen Aussage, daÿ der Druk in radialer Rihtung konstant

ist. Mathematish wird aus einem System von elliptishen Di�erentialgleihungen

ein System von parabolishen Di�erentialgleihungen, was eine shnellere Bereh-

nung der Lösung erlaubt [40℄. In Zylinderkoordinaten formuliert ergeben sih die

folgenden Di�erentialgleihungen für Masse, Impuls, Spezies und Temperatur:

Massenerhaltung:

��u

�z

+

1

r

�(r�v)

�r

= 0; (3.1)
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Radiale Impulserhaltung:
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mit der Di�usionsstromdihte:
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Hierbei ist � = Dihte, r = radiale Koordinate, z = axiale Koordinate, u = axiale

Geshwindigkeit, v = radiale Geshwindigkeit, p = Druk, Y

i

= Massenbruh der

Spezies i, _!

i

= Bildungsgeshwindigkeit von Spezies i in der Gasphase, M

i

=

molare Masse von Spezies i, D

M

i

= Di�usionskoe�zient von Spezies i in der

Mishung, T = Temperatur, h

i

= Enthalpie von Spezies i, 

p

=

P

N

g

i=1

Y

i

�

�h

i

�T

�

. Die
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Dihte wird über das ideale Gasgesetz berehnet. Die Viskosität �, die thermishe

Leitfähigkeit � der Mishung und der Di�usionskoe�zient D

M

i

hängen von der

lokalen Zusammensetzung und der Temperatur ab. Die Berehnung erfolgt, wie

in Kapitel 2 beshrieben, mit Hilfe der kinetishen Theorie.

Die Ankopplung der Ober�ähenreaktionen an die Gasphase wird durh die

Randbedingungen an der Kanalwand erreiht. Die Randbedingung besagt, daÿ

der durh die Ober�ähenreaktionen erzeugte Spezies-Massen�uÿ in die Gasphase

gleih dem di�usiven Massen�uÿ auf die Ober�ähe ist,

_s

i

M

i

F = j

i;r

+ �Y

i

v

st

(i = 1; N

g

) : (3.7)

Der Faktor F ist das Verhältnis aus katalytish aktiver Ober�ähe zu geometri-

sher Ober�ähe. Die anderen Randbedingungen an der Kanalwand sind u = 0

und T =Wandtempearatur.

Implementierung: Die Umsetzung des Modells des realen Strömungsrohres

in ein Computerprogramm stellt das Programmpaket DETCHEMS

hannel

[41℄ dar,

welhes in der Arbeitsgruppe Reaktive Strömung am IWR entwikelt worden ist.

Die in Abshnitt 2.6 vorgestellten Modelle für die Beshreibung der heterogenen

bzw. homogenen Reaktionen sind seperat in den Modulen DETCHEMS bzw.

DETCHEMG [41℄ zusammengefaÿt. Diese Module können auh unabhängig von

DETCHEMS

hannel

verwendet werden.

3.2.2 Ideales Strömungsrohr/Idealer Rührkessel

(PFTR-Modell)

Beim idealen Strömungsrohr wird angenommen, daÿ Konzentration, Strömungs-

geshwindigkeit und Temperatur über den gesamten Reaktorquershnitt kon-

stant sind, also keine radialen Gradienten auftreten. Man spriht in diesem Fall

von einer Propfenströmung bzw. von einem PFTR-Modell (Plug-Flow-Tubular-

Reator). Massentransporte�ekte werden mit diesem Modell niht berüksihtigt.

Die Annahmen des PFTR-Modells führen zu einer erheblihen Vereinfahung der

Erhaltungsgleihungen (3.1 � 3.6):

Massenerhaltung:

� (�u)

�z

= 0; (3.8)
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∆z

{

Abbildung 3.4: Aufteilung des Strömungsrohres in mehrere kontinuierlih betrie-

bene ideale Rührkessel
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Hierbei ist A



= Quershnitts�ähe des Kanals, A

s

= die Kanalober�ähe pro

Einheitslänge, k

w

=Wärmedurhgangskoe�zient durh die Kanalwand und T

w

=

Wandtemperatur. Für die Wände müssen keine seperaten Randbedingungen spe-

zi�ziert werden, da sie im Bilanzraum enthalten sind. Ersetzt man die Terme auf

der linken Seite von Gleihung 3.8-3.10 durh die Di�erenz der jeweiligen in den

Kanal ein- und austretenden Flüsse, so ergeben sih die Gleihungen des idealen

Rührkessels. Das ideale Strömungsrohr kann somit als eine Hintereinandershal-

tung vieler in�nitesimal kleiner kontinuierlih betriebener idealer Rührkessel be-

trahtet werden. Die Gleihung 3.9 läÿt sih auh für die Spezieskonzentrationen



i

formulieren, wenn man �Y

i

=M

i



i

einsetzt.

Implementierung: Die Umsetzung des PFTR-Modells in dem in dieser Ar-

beit erstellten Computerprogramm erfolgt, wie in Abbildung 3.4 gezeigt, durh

die Aufteilung des Strömungsrohres in viele kontinuierlih betriebene ideale Rühr-

kessel. Die Erhaltungsgleihungen eines idealen Rührkessels lauten:
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Spezies:
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Hier ist _m

0

=einströmender Massen�uÿ, h

0

i

= spezi�she Enthalpie der Spezies i

im einströmenden Gemish, Y

0

i

= Massenbruh der Spezies i im einströmenden

Gemish, V

�z

= Volumen des Rührkesselelements, und A

�z

= Ober�ähe des

Rührkesselelements.

Obwohl nur stationäre Zustände simuliert werden, sind die Gleihungen 3.11

� 3.12 aus numerishen Gründen in zeitabhängiger Form formuliert. Nahdem

eine stationäre Lösung für ein Rührkesselelement gefunden wurde, wird das Aus-

gangsgemish als Eingangsgemish für das nähste Rührkesselelement verwendet.

Da nur istotherme Zustände betrahtet werden, wurde zunähst auf die Imple-

mentierung der Energiegleihung verzihtet. Es ist siherzustellen, daÿ das Strö-

mungsrohr in genügend viele Rührkessel unterteilt ist, um Fehler durh eine zu

grobe Unterteilung zu vermeiden. Das erstellte Programm erlaubt es, auh nur

einen einzelnen kontinuierlih betriebenen Rührkessel zu simulieren, und damit

auh Kreislaufreaktoren zu berehnen.

Zur Modellierung der heterogenen Reaktionen wird das Programmpaket DET-

CHEMS [41℄ verwendet. Dabei wurde zunähst eine Programmversion erstellt,

bei der DETCHEMS extern an die Gleihungen 3.11 - 3.12 angekoppelt ist. Dies

bedeutet, daÿ zunähst die Bilanzgleihungen der Gasphase gelöst werden. An

DETCHEMS werden dann die sih ergebenden Spezieskonzentrationen und die

Temperatur übergeben. Anshlieÿend berehnet DETCHEMS den dazugehöri-

gen stationären Zustand der katalytishen Ober�ähe. Mit den sih ergeben-

den Ober�ähen-Reaktionsgeshwindigkeiten _s

i

werden dann die entsprehenden
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Konzentrationen in der Gasphase korrigiert. Der Vorteil dieser Kopplung ist, das

DETCHEMS als �Blak Box� verwendet werden kann, was eine einfahe P�ege

des Programmodes ermögliht. Die Lösungsgeshwindigkeit läÿt sih jedoh be-

trähtlih steigern, wenn Gleihungen 3.11 � 3.12 simultan mit den Gleihungen

für die Bedekungsgrade 2.20 gelöst werden. Dies wurde als weitere Programm-

version unter Verwendung der notwendigen DETCHEMS Routinen realisiert und

ist letzendlih die Programmversion, mit der die PFTR-Rehnungen in dieser

Arbeit erstellt wurden.

3.2.3 Massentransportkoe�zienten

Die Verwendung von Massentransportkoe�zienten ermögliht die Berüksihti-

gung des radialen Transports auh im idealen Strömungsrohr (PFTR-Modell).

Die De�nition der Massentransportkoe�zienten h

i

lautet

h

i

=

j
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�

s

Y

i;s
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i
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In dieser Gleihung bezeihnet j

i;r

die radiale Massen�uÿdihte an der Kanal-

wand, �

s

ist die Massendihte an der Kanalober�ähe und Y
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ist der Massen-

bruh der Spezies i an der Kanalober�ähe. Die mittlere Massendihte � und der

mittlere Massenbruh Y

i
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Die Einbeziehung der Massentransportkoe�zienten in das PFTR-Modell erfolgt

durh die Ersetzung des mittleren Massenbruhs Y

i

durh Y

i;s

bei der Bestim-

mung der Ober�ähenreaktionsgeshwindigkeiten _s

i

. Die Massenbrühe an der

Ober�ähe Y

i;s

werden durh das folgende Gleihungssystem bestimmt:
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:

Die Massentransferkoe�zienten können durh die Sherwood-Zahl Sh

i

in dimen-

sionsloser Form dargestellt werden (d ist der Kanaldurhmesser):

Sh

i

=

h

i

d

D

M

i

:
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Ein allgemeingültiger Ausdruk für die Sherwood-Zahlen Sh

i

läÿt sih bei he-

mish reagierenden Strömungen niht angeben. Deshalb werden meist Korrela-

tionen verwendet, die für niht reagierende Strömungen in kreisförmigen Kanälen

entwikelt worden sind. Diese Korrelationen können für inkompressible laminare

Strömungen mit konstanter Gasphasenzusammensetzung an der Wand oder für

konstante Spezies�uÿdihte an der Wand angegeben werden. Die in den erstellten

Programmen implementierten Korrelationen wurden aus [19,42℄ entnommen und

lauten für den Fall der konstanten Gasphasenzusammensetzung an der Ober�ähe

Sh

i

= 3:657 + 8:827

�

1000

Gz

�

�0:545

exp

�

�

41:0

Gz

�

und für konstante Reaktionsgeshwindigkeit:

Sh

i

= 4:364 + 13:18

�

1000

Gz

�

�0:524

exp

�

�

60:2

Gz

�

: (3.16)

In diesen Ausdrüken bezeihnet Gz die von der axialen Kanalposition z und der

Kanalgeshwindigkeit u abhängige dimensionslose Graez-Zahl:

Gz

i

=

zD

M

i

d

2

u

:

Die Randbedingungen, unter denen die Korrelationen abgeleitet sind, werden

in einen katalytishen Kanal niht exakt eingehalten. Asymptotish nähert man

sih jedoh für sehr shnelle Reaktionsgeshwindigkeiten den konstanten Konzen-

trationen an der Kanalwand und für sehr langsame Reaktionen den konstanten

Spezies�uÿdihten an der Kanalwand [42℄. Die Anwendbarkeit der Massentrans-

ferkoe�zienten ist deshalb bei hemish reagierenden Strömungen jeweils genau

zu überprüfen. Im Rahmen dieser Arbeit wurde diese Überpfrüfung durh den

Vergleih mit BL-Rehnungen ermögliht. Die beste Übereinstimmung wurde un-

ter Verwendung von Gleihung (3.16) erzielt, weshalb in allen Rehnungen mit

Massentransferkoe�zienten dieser Ausdruk verwendet wurde.

Im allgemeinen ist bei der Anwendung von Massentransportkoe�zienten Vor-

siht geboten, wenn innerhalb des Kanals starke Änderungen der physikalishen

Eigenshaften des Mediums (Dihte, Viskosität, Temperatur) oder der Wandtem-

peratur auftreten. Ebenso ist dieser Ansatz niht für transiente Kanalsimulatio-

nen geeignet.
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3.3 Porendi�usionsmodelle

Sollen Washoat-Katalysatoren modelliert werden, kann für einen quantitativen

Vergleih zwishen Experiment und Simulation auf die Einbeziehung der Poren-

di�usion in das Gesamtmodell oft niht verzihtet werden. Die vershiedenen An-

sätze zur Modellierung der Porendi�usion imWashoat untersheiden sih in ihrer

Komplexität und damit im Rehenzeitbedarf. Ein sehr detaillierter Ansatz �ndet

sih bei Keil et al. [43,44℄. In diesen Arbeiten wird der Washoat durh ein zufäl-

liges, dreidimensionales Porennetzwerk repräsentiert und ein Multikomponenten-

Di�usionsmodell zur Beshreibung des Massentransportes in den Poren verwen-

det. Der Vorteil bei diesem Modell ist, daÿ jede beliebige Porengröÿenverteilung

verwendet werden kann und der Verzweigungsgrad zwishen Makro- und Mikro-

poren berüksihtigt wird. Dafür sind allerdings die Rehenzeiten sehr lang.

Ein weiterer Ansatz ist die Lösung einer Reaktions-Di�usionsgleihung [19℄

im Washoat. Bei diesem Ansatz sind die Washoatparameter (Porösität, Po-

rendurhmesser, et.) in den verwendeten Di�usionskoe�zienten enthalten. In

diesem Modell lassen sih Verzweigungsgrad und beliebige Porengröÿenverteilun-

gen niht mehr ohne weiteres berüksihtigen, jedoh sind die Rehenzeiten dieses

einfaheren Modelles wesentlih kürzer.

Werden weitere vereinfahende Annahmen (z. B. feste globale Reaktionsord-

nung) gemaht, läÿt sih eine analytishe Lösung der Reaktions-Diffusionsglei-

hung �nden. Dies führt auf das Konzept der E�ektivitätskoe�zienten [18, 19℄.

Dieser Ansatz erfordert im Vergleih zu den oben genannten Modellen fast keine

zusätzlihe Rehenzeit. Der Gültigkeitsbereih ist aufgrund der vereinfahenden

Annahmen aber eingeshränkt.

In dieser Arbeit werden zur Modellierung der Porendi�usion das E�ektivi-

tätskoef�zienten- und Reaktions-Di�usionsgleihungs-Modell verwendet. Das Po-

rennetzwerkmodell ist zu rehenzeitaufwendig, um es in das Gesamtmodell eines

idealen bzw. realen Strömungsrohres zu implementieren. Auÿerdem standen die

notwendigen Daten, wie z. B. Konnektivität, bei den untersuhten Katalysatoren

niht zur Verfügung
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3.3.1 Reaktions-Di�usionsgleihung

(detailliertes Washoatmodell)

Durh die Di�usion und die hemishen Reaktionen kommt es zu Konzentrations-

gradienten im porösen Medium. Die räumlihe Konzentrationsvariation bewirkt

eine lokale Variation der Bildungsgeshwindigkeit _s

i

. Die Konzentrationsgradien-

ten weisen im Washaot an den Kanalwänden im wesentlihen in radiale Rih-

tung, so daÿ man das Problem eindimensional behandeln kann. Zur Bestimmung

der Konzentrationspro�le und Reaktionsgeshwindigkeiten im Washoat wird für

jede Spezies i eine Reaktions-Di�usionsgleihung gelöst:

�j

W

r;i

�r

�  _s

i

= 0; (3.17)

j

W

r;i

= �D

e�;i

�

i;w

�r

: (3.18)

Hier bezeihnet j

W

r;i

die di�usive Fluÿdihte imWashoat in radialer Rihtung, 

i;w

die Konzentration der Spezies i im Washoat,  das Verhältnis aus katalytish

aktiver Ober�ähe und Washoatvolumen und D

e� ;i

den e�ektiven Di�usionsko-

e�zienten der Spezies i (siehe Abshnitt 3.3.3).

Implementierung: Zur Lösung von Gleihung (3.17) wird eine eindimensio-

nale Ortsdiskretisierung im Washoat durhgeführt und gemäÿ der Methode der

�niten Di�erenzen n Stützstellen eingeführt. Der Abstand der Stützstellen muÿ

niht äquidistant sein. Damit lassen sih Bereihe im Washoat, an denen starke

Gradienten auftreten, rehnerish besser au�ösen. Die Lösung der Di�erential-

gleihung wird danah durh die Lösung des diskreten Problems genähert. Für

die Di�erenzenapproximation der Ableitung wird ein parabolisher Ansatz ver-

wendet, so daÿ an der Stützstelle l nur die Werte am Punkt l und die unmittelbar

benahbarten Punkte (l � 1) und (l + 1) eingehen.

Zusammen mit Gleihung (3.17) werden die Bestimmungsgleihungen der Be-

dekungsgrade nah Gleihung (2.20) gelöst. Die Reaktionsgeshwindigkeit an

der Kanalwand _s

b

i

entspriht der Di�usionsstromdihte aus dem Washoat in die

Gasphase.

Das Washoatmodell basierend auf der Lösung der Reaktions-Diffusionsgleih-

ung wird im folgenden als detailliertes Washoatmodell bezeihnet.
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3.3.2 E�ektivitätskoe�zienten

(vereinfahtes Di�usionsmodell)

Das einfahere Porendi�usionsmodell basiert auf dem Konzept der E�ektivitäts-

koe�zienten �

i

[19℄. Berehnet man die über das poröse Medium gemittelten

Bildungsgeshwindigkeiten _s

i

, so sind die E�ektivitätskoe�zienten �

i

de�niert

durh

�

i

=

_s

i

_s

i

: (3.19)

Unter der Annahme eines homogenen porösen Mediums, zeitlih konstanter Kon-

zentrationsverhältnisse und einem Bildungsgeshwindigkeitsgesetz erster Ordnung

läÿt sih der E�ektivitätskoe�zient analytish berehnen [19℄:

�

i

=

tan (�

i

)

�

i

: (3.20)

Der E�ektivitätskoe�zient hängt dabei nur vom Thiele-Modul

�

i

= L

s

_s

i



D

e� ;i



i;0

(3.21)

ab. Dabei ist L = Dike des porösen Mediums (Washoat),  = Verhältnis aus

katalytish aktiver Ober�ähe und Volumen des Washoats, 

i;0

= Spezieskon-

zentration an der Ober�ähe und D

e� ;i

= e�ektiver Di�usionskoe�zient. Der

Thiele-Modul ist eine dimensionslose Gröÿe. Unter der Wurzel in Gleihung (3.21)

steht das Verhältnis aus der intrinsishen Bildungsgeshwindigkeit zum di�usiven

Sto�transport im porösen Medium.

Implementierung: Bei Verwendung des Porendi�usionsmodells im PFTR-

Programm oder im Programmpaket DETCHEMS

hannel

erfolgt bei jeder Iteration

eine Berehnung der E�ektivitätskoe�zienten. Die Reaktionsgeshwindigkeiten

an der Kanalwand _s

b

i

ergeben sih aus den intrinsishen Bildungsgeshwindigkeit

_s

i

mit dem folgenden Ausdruk:

_s

b

i

= � _s

i

: (3.22)

Aufgrund der Massenerhaltung muss für alle Bildungsgeshwindigkeiten der glei-

he E�ektivitätskoe�zient verwendet werden. D. h., dieses Modell ist nur für Re-

aktionssysteme bzw. Bedingungen anwendbar, bei denen eine Bildungs- bzw. Ab-

baugeshwindigkeit das gesamte Reaktionsgeshehen bestimmt. Darüber hinaus
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Abbildung 3.5: Vergröÿerte Ansiht der Washoatshiht an der Kanalwand [6℄

wird die untershiedlihe Di�usionsgeshwindigkeit der einzelnen Spezies niht

berüksihtigt.

3.3.3 E�ektiver Di�usionskoe�zient

Abbildung 3.5 zeigt eine vergröÿerte Abbildung der Washoatshiht eines Ab-

gaskatalysators. Als Washoat wird hauptsählih Al

2

O

3

verwendet. Bei 3-Wege-

Katalysatoren enthält der Washoat zusätzlih Cerium- und Zirkoniumoxid als

Sauersto�speiherkomponenten. Die als aktive Materialien verwendeten Edelme-

talle be�nden sih in der porösen Struktur des Washoats. Die den Washoat

im Modell harakterisierenden Parameter sind die Porösität "

P

als das Verhält-

nis aus Washoatleerraum zu Washoatgesamtvolumen (inkl. Leerraum) und der

Porendurhmesser d

P

. Diese Gröÿen müssen durh Messungen ermittelt werden.

Ein weiterer Parameter ist der Tortuositätsfaktor � . Der Tortuositätsfaktor ist ei-

ne empirishe Gröÿe, welhe die Abweihung der Porengeometrie von der idealen

Zylinderform und die labyrinthartige Verknüpfung der Poren untereinander be-

rüksihtigt. Aufgrund der im allgemeinen sehr komplexen Porenstruktur, ist es

niht möglih � a priori zu berehnen, so daÿ dieser Wert aus der Messung des ef-

fektiven Di�usionskoe�zienten bestimmt werden muÿ. Soweit niht experimentell

bestimmt, wird übliherweise ein Wert von 3 oder 4 als Näherung verwendet [18℄,

was mit den Literaturangaben für Al

2

O

3

übereinstimmt [45℄.

Wie in Kapitel 2.4 diskutiert, hängt der Di�usionsmehanismus vom Poren-
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durhmesser ab. Liegt molekulare Di�usion in den Poren vor, so berehnet sih

der e�ektive Di�usionskoe�zient nah dem Ausdruk

D

e� ;i

=

"

P

�

D

M

i

: (3.23)

Im Falle von Knudsen-Di�usion ergibt sih mit Gleihung 2.30 der Ausdruk zur

Berehnung des e�ektiven Di�usionskoe�zienten als

D

e� ;i

=

"

P

�

d

P

3

r

8RT

�M

i

: (3.24)

Um beide Di�usionsvorgänge zu berüksihtigen, kann mit der Bosanquet-Formel

[19, 46℄ ein kombinierter Di�usionskoe�zient D

i

berehnet werden:

1

D

i

=

1

D

mol;i

+

1

D

knud;i

: (3.25)

Analog zu den obigen Ausdrüken ist der e�ektive Di�usionskoe�zient dann

D

e� ;i

=

"

P

�

D

i

: (3.26)

Bei der Bestimmung des Porendurhmessers d

P

ist zu beahten, daÿ der Washoat

im allgemeinen eine Porenradienverteilung besitzt. Ist die Porenradienverteilung

niht zu breit, kann ein mittlerer Porenradius verwendet werden.

Oft zerfällt die Porenradienverteilung in zwei Regionen. Es kann dann, ge-

trennt für die Makroporen und die Meso- bzw. Mikroporen, ein mittlerer Poren-

durhmesser und eine Porosität ermittelt werden. Um solhe bidispersen Was-

hoats zu beshreiben, haben Wakao und Smith [47℄ das sogenannte Random-

Pore-Modell entwikelt. In diesem Modell wird der e�ektive Di�usionskoe�zient

aus den jeweiligen Di�usionskoe�zienten der Makroporen (Porösität "

P;maro

) und

Mikroporen (Porösität "

P;miro

) berehnet,

D

e� ;i

= D

maro;i

"

2

P;maro

+

"

2

P;miro

(1 + 3"

P;maro

)

1� "

P;maro

D

miro;i

: (3.27)

Die kombinierten Di�usionskoe�zienten werden gemäÿ der Bosanquet-Formel

(3.25) bestimmt:

Makroporen:

1

D

maro;i

=

1

D

mol;i

+

1

(D

knud;i

)

maro

; (3.28)
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Mikroporen:

1

D

miro;i

=

1

D

mol;i

+

1

(D

knud;i

)

miro

: (3.29)

Das Besondere des Wakao-Smith-Modells besteht darin, daÿ kein anpaÿbarer Pa-

rameter benutzt werden muÿ.

Die Wahl des jeweiligen Modells zur Simulation des Washoats hängt von den

experimentell ermittelten Washoatparametern ab. Eine Unsiherheit besteht be-

züglih der Vernetzung des Porennetzwerkes, da diese häu�g niht bestimmt wird.

So kann es sein, daÿ trotz genügend vieler Makroporen die Mikroporen di�usions-

limitierend sind. Dies ist der Fall, wenn die Makroporen nur ungenügend vernetzt

sind, so daÿ die Spezies immer wieder durh Mikroporen di�undieren müssen, um

in alle Bereihe des Washoats vorzudringen. Diese Di�usionslimitierung durh

die Mikroporen kann unabhängig davon auftreten ob sih in den Mikroporen

katalytish aktives Material be�ndet oder niht; letzteres tritt bei sehr kleinen

Mikroporendurhmessern auf.

3.4 Lösungsverfahren

Die numerishe Lösung der nah der Diskretisierung erhaltenen Systeme aus ge-

wöhnlihen Di�erentialgleihungen und algebraishen Gleihungen erfolgt mit ei-

nem semi-impliziten Extrapolationsverfahren, das von Deu�hardt, Hairer, Nowak

und Zugk entwikelt und im Programmpaket LIMEX realisiert wurde [48℄, siehe

auh [41℄.

3.5 Sensitivitätsanalyse

Ein wihtiges Hilfsmittel bei der Untersuhung hemisher Reaktionssysteme ist

die Sensitivitätsanalyse [11℄. Bei einer Sensitivitätsanalyse wird die Abhängigkeit

der Lösung eines Di�erentialgleihungssystems von den verwendeten Parametern

untersuht. Dies ist insbesondere dann von Interesse, wenn das System Parameter

enthält, die niht genau bekannt sind, oder wenn ermittelt werden soll, welhes

die bestimmenden Parameter sind.

Reaktionsmehanismen können eine Vielzahl von Reaktionen enthalten. In

Abhängigkeit der Reaktionsbedingungen sind aber meist nur eine geringe Anzahl
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von Reaktionen geshwindigkeitsbestimmend. Die Untersuhung der Sensitivität

der Konzentrationen auf Änderungen der Geshwindigkeitskoe�zienten ermög-

liht das Au�nden der geshwindigkeitsbestimmenden Reaktionsshritte. Diese

Information kann einerseits zur Verbesserung des Reaktionsmehanismus verwen-

det werden und ist andererseits auh ein Hinweise darauf, welhes die umsatzli-

mitierenden Reaktionshritte sind.

Die Geshwindigkeitsgleihungen zur Bildung der Spezies i, lassen sih in der

folgenden Form angeben:

�

i

�t

= F

i

(

1

::::::

N

g

+N

s

; k

1

::::::k

K

g

+K

s

) i = 1; 2; 3; :::N

g

+N

s

: (3.30)

In diesem Gleihungssystem sind die Spezieskonzentrationen 

i

die abhängige Va-

riablen und die Geshwindigkeitskoe�zienten k

r

sind die Parameter des Systems.

Als Maÿ für die Sensitivität der Spezieskonzentration 

i

bezüglih des Geshwin-

digkeitskoe�zienten k

r

wird der sogenannte Sensitivitätskoe�zient S

i;r

oder der

relative Sensitivitätskoe�zient S

rel

i;r

angegeben:

S

i;r

=

�

i

�k

r

; S

rel

i;r

=

k

r



i

�

�

i

�k

r

: (3.31)

Die Bestimmungsgleihungen der Sensitivitätskoe�zienten erhält man durh par-

tielle Di�erentation von Gleihung (3.30) nah den Geshwindigkeitskoe�zienten

k

r

,

�

�t

S

i;r

=

�F

i

�k

r

+

S

X

j=1

�F

i

�

j

S

j;r

: (3.32)

Die in dieser Gleihung auftretende Jaobi-Matrix

�F

i

�

j

wird bereits bei der Lösung

von Gleihung (3.30) benötigt, so daÿ Gleihung (3.32) mit einem vertretbaren

zusätzlihen Rehenaufwand gelöst werden kann. Die Sensitivitätsanalysen in die-

ser Arbeit wurden mit einer erweiterten Version des in der Arbeitsgruppe reaktive

Strömung entwikelten Programm SIMPL [49℄ durhgeführt.

3.6 Struktur der Programmpakete

Die Grundstruktur der Programmpakete ist in Abbildung 3.6 shematish wie-

dergegeben. Der verwendete Reaktionsmehanismus wird zusammen mit den mo-
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lekularen Parametern und den thermodynamishen Daten in ein Pre-Proessing-

Programm eingelesen. Das Programm prüft die Daten auf Vollständigkeit und

Konsistenz. Falls notwendig, werden die Geshwindigkeitskoe�zienten der Rük-

reaktionen und die Polynom�ts für die Transportkoe�zienten berehnet. Es gibt

jeweils ein Pre-Proessing-Programm für die Gasphase und für die Ober�ähe.

Jedes Programm erzeugt eine Zwishendatei.

Die Zwishendateien werden zusammen mit den notwendigen Eingabedaten

(z. B. Kanallänge, Durhmesser et.) vom eigentlihen Berehnungsprogramm

eingelesen. Wird der Washoat berüksihtigt, muÿ zusätzlih eine Eingabedatei

mit den notwendigen Parametern eingelesen werden. Die Ergebnisse werden in

Dateien geshrieben und können mit üblihen Plotprogrammen (Kaleidagraph

TM

,

Exel

TM

, Teplot

TM

) ausgewertet werden.

Alle Programme sind in Fortran77 geshrieben. Die Rehenzeiten hängen stark

von der Modellkomplexität und der Gröÿe des Reaktionsmehanismus ab. Ei-

ne typishe Berehnung der HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

(66 Ober�ähenreaktionen,

24 Ober�ähenspezies) benötigt bei der Verwendung des PFTR-Modells zusam-

men mit dem detaillierten Washoatmodell auf einer SGI Workstation (R12000,

270Mhz) einige Minuten. Die Rehenzeiten des BL-Modells mit dem detaillier-

ten Washoatmodell liegen bei a. 4-6 Stunden. Wesentlih kürzere Rehenzeiten

ergeben sih bei Verwendung von E�ektivitätskoe�zienten oder bei der Vernah-

lässigung des Washoats. Die Rehenzeiten liegen dann im Bereih einiger Sekun-

den.
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GASINP SURFINP

Molekulare Parameter

Thermodynamische Daten

Zwischendatei
Gasphase

Zwischendatei
Oberfläche

Spezies Daten
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Gasphase
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Abbildung 3.6: Struktur der Programmpakete



Kapitel 4

HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

4.1 Hintergrund

Der hohe Sauersto�gehalt im Abgas mager betriebener Benzin- oder Dieselmo-

toren stellt besondere Anforderungen an das Abgasnahbehandlungssystem zur

Reduktion von NO

x

(NO+NO

2

). Die bei konventionellen Otto-Motoren erfolgrei-

he Abgasreinigungstehnik mittels Drei-Wege-Katalysatoren läÿt sih niht auf

sauersto�reihe Abgase übertragen, da die Reduktionsmittel CO und HC (Koh-

lenwassersto�e) im sauersto�reihen Abgas niht mehr ausreihend zur Verfü-

gung stehen. In der Konsequenz muÿ das Reduktionsmittel für eine katalytishe

Reduktion von NO

x

hinzugegeben werden. Dieses bezeihnet man als selektive

katalytishe Reduktion bzw. SCR (Seletive Catalyti Redution).

Ein Verfahren, welhes bereits in stationären Verbrennungsanlagen eingesetzt

wird, ist die selektive Reduktion mit Ammoniak auf V

2

O

5

-Katalysatoren (NH

3

-

SCR):

4NH

3

+ 4NO+O

2

V

2

O

5

�! 4N

2

+ 6H

2

O

Allerdings stellt hier die tehnishe Realisierung in einem mobilen Fahrzeug eine

groÿe Hürde dar. Aus Siherheitsgründen ist es niht möglih, gasförmiges Ammo-

niak mitzuführen. Daher wird in vielen Ansätzen versuht, das Ammoniak in-situ

zu generieren, z. B. aus Harnsto�ösung [10℄. Zur Erhöhung des NO

x

-Umsatzes

kann dabei das Prinzip �Oxidation vor Reduktion� angewendet werden, d. h. vor

der Reduktion wird NO in einem platinhaltigen Katalysator zu NO

2

oxidiert. Ein

weiteres Problem betri�t die Dosierungsstrategie, bei der es einerseits gilt, eine

50
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groÿe NO

x

-Konversionsrate zu erzielen, und andererseits verhindert werden muÿ,

daÿ übershüssiges NH

3

in die Umwelt gelangt.

Um den tehnishen Aufwand der Bereitstellung eines zusätzlihen Redukti-

onsmittels zu umgehen, wäre es wünshenswert, aus dem Treibsto� gewonnene

Kohlenwassersto�e zu verwenden. Die katalytishe Reduktion bei diesem HC-

SCR genannten Verfahren erfolgt nah der Brutto-Reaktion

C

n

H

m

+

�

m

2

+ 2n

�

NO

Katalysator

�!

�

m

4

+ n

�

N

2

+

m

2

H

2

O+ nCO

2

:

Die Suhe nah geeigneten Katalysatoren ist Gegenstand der aktuellen Forshung.

Die untersuhten Materialien lassen sih in drei Gruppen einteilen: Edelmetal-

le [50�52℄, Metalloxide [53℄ und ionenausgetaushte Zeolithe [54,55℄. Die auf Zeo-

lithen basierenden Systeme haben den Nahteil, daÿ sie bei Anwesenheit von

Wasserdampf thermish niht stabil sind und erst bei höheren Temperaturen ak-

tiv werden [2℄. Die meisten Metalloxidkatalysatoren zeigen nur eine moderate

Aktivität und unterliegen ebenfalls thermisher Alterung [2℄. Edelmetallbasier-

te Katalysatoren (insbesondere Platin) zeigen eine hohe Aktivität bei niedrigen

Temperaturen, kombiniert mit guter thermisher Stabilität. Die Aktivität ist nur

wenig beein�uÿt durh die Anwesenheit von Wasserdampf. Das Temperaturfen-

ster, in dem NO

x

-Reduktion erfolgt, ist jedoh shmal und zeigt eine hohe N

2

O-

Selektivität. Durh den Einsatz von Promotoren [56℄ oder der Kombination ver-

shiedener Katalysatorsysteme [57℄ wird versuht, diese Nahteile zu beseitigen.

Ein weiteres Konzept zur NO

x

-Reduktion ist der Speiherkatalysator. Die

Verwendung dieses Katalysatorprinzips erfordert es, daÿ der Motor abwehselnd

mit magerem und mit stöhiometrishem bzw. fettem Gemish betrieben wird.

In der mageren Phase wird auf der Aktivkomponente (meist Platin) NO zu NO

2

oxidiert und mittels einer Speiherkomponete (z. B. La

2

O

3

oder BaO) als Nitrat

eingespeihert. Zur Regeneration des Speihers wird das dem Motor zugeführte

Gemish angefettet, was eine Reduktion des eingespeiherten NO

x

durh die dann

im Übershuÿ vorhandenen Abgaskomponenten HC und CO ermögliht [2℄.

Bei allen oben genannten Konzepten wird Platin entweder als Oxidations- oder

Reduktionskatalysator verwendet. Zusätzlih ist Platin eine der Aktivkomponen-

ten in Drei-Wege-Katalysatoren. Das Verständnis der auf Platin ablaufenden ka-

talytishen Prozesse ist daher sowohl vom praktishen als auh vom fundamenta-

len Gesihtspunkt von Interesse. Dies ist die Motivation, die HC-SCR (bzw. das
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2

O

3

Support

Pt NOx-Speicher

NO + O2

 NO2

NO3-

Support

Pt NOx-Speicher

CO2 + H2O +

N2  NO2
HC, CO, H2

mager (� > 1) fett (� < 1)

Abbildung 4.1: Funktionsshema des NO

x

-Speiher-Reduktions-Katalysators

Reaktionssystem NO/C

3

H

6

/O

2

) auf Pt/Al

2

O

3

zu untersuhen. Da Elementarre-

aktionen unabhängig von den Reaktionsbedingungen sind, ist der Mehanismus

prinzipiell niht an die Anwendung in der HC-SCR Simulation gebunden. Die

Verwendung von Globalreaktionen hingegen, wie sie oft bei der Simulation von

Drei-Wege-Katalysatoren verwendet werden, z. B. in [27,30,32℄, maht es unmög-

lih, diese Modelle auf magere Bedingungen zu übertragen und zur Modellierung

der HC-SCR einzusetzen.

4.2 Reaktionsmehanismus

Zur Aufklärung der bei der HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

am Katalysator ablaufenden

Prozesse wurde eine Vielzahl von Untersuhungen [58�62℄ durhgeführt. Aller-

dings herrsht trotzdem keine Klarheit über den an der Ober�ähe ablaufenden

Reaktionsmehanismus. Burh et al. [63℄ shlagen einen Mehanismus vor, der

auf der Dissoziation des NO auf einer lokal sauersto�freien Platin-Ober�ähe

beruht. Andere Autoren [64, 65℄ postulieren hingegen Mehanismen, die im wei-

testen Sinne auf der Bildung und dem Abbau von Organonitro-Intermediaten

basieren. Eine genaue Spezi�zierung der Intermediate wird allerdings niht gege-

ben. Die in der Literatur vorgeshlagenen Mehanismen enthalten keine kineti-

shen Daten, so daÿ keine qualitativen Aussagen möglih sind und sih die in der

Literatur verwendeten Modelle bislang auf ge�ttete kinetishe Parameter stützen

müssen [66, 67℄.

Zur Modellierung der HC-SCR Reaktion auf Pt/Al

2

O

3

-Katalysatoren wur-

de ein Reaktionsmehansimus entwikelt, der aus 66 Elementarreaktionen be-
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steht und 24 Ober�ähenspezies beinhaltet. In der Gasphase werden die Spe-

zies NO, NO

2

, N

2

O, N

2

, CO, CO

2

, C

3

H

6

, H

2

, OH, H

2

O und O

2

betrahtet.

Die verwendeten kinetishen Daten stammen aus Untersuhungen an Einkristall-

Ober�ähen, polykristallinen Folien und Pt/Al

2

O

3

. Da Platin bei den betrah-

teten Pt/Al

2

O

3

-Katalysatoren in disperser Form vorliegt, besitzt es keine ein-

heitlihe Ober�ähenstruktur. Untersuhungen mit TEM und Röntgenbeugung

zeigen, daÿ die meisten Platinpartikel auf Al

2

O

3

und SiO

2

als Kubo-Oktaeder

und Tetraeder [68,69℄ vorliegen und hauptsählih (111)- und (100)-Faetten zei-

gen [69, 70℄. Daneben besitzen die Partikel in Abhängigkeit ihrer Gröÿe Stufen,

Eken und andere Fehlstellen. Die quantitativen Anteile der einzelnen Flähen

und Fehlstellen an der Gesamtober�ähe hängt u. a. von der Beladung und Prä-

paration ab. Es ist deshalb niht möglih, a priori die genaue Ober�ähenstruktur

der Platinpartikel auf einem solhen Trägerkatalysator anzugeben.

Untersuhungen [59℄ zeigen, daÿ bei der hier untersuhten HC-SCR-Reaktion

auf Pt/Al

2

O

3

, das Al

2

O

3

als hemish inert angesehen werden kann. Angaben

über die katalytishe Ober�ähe beziehen sih deshalb immer auf die Platin-

ober�ähe. Der Mehanismus der NO-Reduktion folgt dem Reaktionsshema von

Burh (siehe oben), d.h. C

3

H

6

reagiert niht direkt mit NO, sondern sorgt durh

die Reaktion mit dem an der Platinober�ähe adsorbierten O(s) für freie Ober�ä-

henplätze, auf denen NO dissozieren kann. Das gesamte Reaktionsshema glie-

dert sih in die folgenden Teile:

� C

3

H

6

-Oxidation,

� NO-Oxidation,

� NO-Reduktion zu N

2

und N

2

O.

In den folgenden Abshnitten werden diese Teilmehanismen vorgestellt. Der Ge-

samtreaktionsmehanismus der HC-SCR ergibt sih aus der Kombination dieser

Teilmehanismen.

4.2.1 C

3

H

6

-Oxidation

Die Oxidation ungesättigter Kohlenwassersto�e, wie C

3

H

6

oder C

2

H

4

, auf Platin

ist dadurh gekennzeihnet, daÿ die Platinober�ähe vor der Zündung der Reakti-

on auh bei Sauersto�übershuÿ in der Gasphase nahezu sauersto�rei ist [59,71℄.
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2

O

3

Dies maht es notwendig, in den Reaktionsmehanismus Reaktionen aufzuneh-

men, die sowohl auf sauersto�freier wie auh auf sauersto�bedeker Ober�ähe

relevant sind.

Das Reaktionsshema der C

3

H

6

-Oxidation ist in Abbildung 4.2 aufgezeihnet.

Es gibt im wesentlihen zwei Reaktionspfade.

Der erste Reaktionspfad beginnt mit der molekularen Adsorption von C

3

H

6

.

Dabei kommt es zur Aufspaltung der Doppelbindung und zur Ausbildung von

zwei �-Bindungen mit der Platinober�ähe [72℄. Durh H-Abspaltung wird das

adsorbierte C

3

H

6

(s) in Propylidin (Pt�C

3

H

5

(s)) umgewandelt. Diese Umwand-

lung erfolgt wahrsheinlih in mehreren Reaktionsshritten. In der Literatur �n-

den sih jedoh keine Daten für die einzelnen Shritte. Dementsprehend müssen

die verwendeten kinetishen Daten als Werte des reaktionsbestimmenden Shrit-

tes betrahtet werden. Nah dem Aufbrehen einer C-C-Bindung werden die ent-

stehenden Fragmente durh Oxidation, H-Abstraktion und C-C-Spaltung weiter

abgebaut und letztendlih zu CO(s) und H

2

O(s) oxidiert (siehe Anhang B.2 Re-

aktionen 26-53). Der hierzu notwendige Sauersto� liegt nah dissoziativer Ad-

sorption in atomarer Form O(s) auf der Ober�ähe vor. H

2

O(s) desorbiert in die

Gasphase, und CO(s) wird in der Folge weiter zu CO

2

(s) oxidiert, welhes dann

ebenfalls desorbiert. Einige der Elementarreaktionen wurden aus anderen Arbei-

ten übernommen. So stammen die Elementarreaktionen der CH

x

(s)-Oxidation

und CO(s)-Oxidation aus [15,73℄ bzw. [37℄, wo sie zur Simulation der platinkata-

lysierten CH

4

-Konversion und der partiellen C

2

H

6

-Oxidation verwendet wurden.

Die Reaktionen von H(s), O(s), H

2

O(s) und OH(s) sind [74℄ entnommen, wo sie

zur Simulation von Zündprozessen eingesetzt wurden.

Das Reaktionsshema beinhaltet noh einen zweiten Reaktionspfad. Dieser be-

ginnt mit der O(s)-unterstützten dissoziativen Adsorption von C

3

H

6

. Bei diesem

Reaktionsshritt wird durh ein adsorbiertes O(s) ein H-Atom der Methylgrup-

pe von C

3

H

6

abgespalten und Allyl (C

3

H

5

(s1)) gebildet, welhes an das Platin

gebunden ist (Pt-CH

2

-CH=CH

2

) . Die Motivation für die Einbeziehung dieses

Reaktionspfades ist, daÿ die Doppelbindung die Abstraktion eines allylishen

H-Atoms erleihtert (Resonanzstabilisierung). Des weiteren wird ein ähnliher

Mehanismus in [36℄ für die Ethylen-Oxidation auf Pt/Rh angegeben. Auf Silber

führt erst dieser Reaktionspfad zur totalen C

3

H

6

-Oxidation [75℄. Über den detail-

lierten Verlauf des C

3

H

5

(s1)-Abbaus �nden sih in der Literatur keine Hinweise.
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-Oxidation auf Platin
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2

O

3

Im Mehanismus wird deshalb der weitere Abbau nah der Oxidation zu C

3

H

4

(s1)

bis zu CO(s) und H

2

O(s) als Globalreaktion beshrieben. Diese Vereinfahung ist

akzeptabel, da dieser Reaktionspfad nur auf einer sauersto�bedekten Ober�ähe

relevant wird und auf einer solhen Ober�ähe sehr shnell abläuft.

Die Aktivierungsenergie der CO-Oxidation weist im Reaktionsmehanismus

neben der Abhängigkeit von der CO-Bedekung auh eine Abhängigkeit von der

NO-Bedekung auf. Die Abhängigkeit von der NO-Bedekung wurde eingeführt,

um die experimetell beobahtete CO-Bildung bei der C

3

H

6

-Oxidation bei Anwe-

senheit von NO zu erklären (d. h. NO verlangsamt die CO(s)-Oxidation, siehe

Abshnitt 4.6.2).

Die komplette Au�istung der Einzelreaktionen �ndet sih in Anhang B.2.

4.2.2 NO-Oxidation

Die NO-Oxidation läuft in dem in dieser Arbeit erstellten Reaktionsmehanismus

über den in [76℄ vorgeshlagenen Eley-Rideal-Reaktionsmehanismus ab:

NO

2

(s)-Bildung: NO + O(s) 
 NO

2

(s)

NO

2

(s)-Desorption: NO

2

(s) 
 NO

2

+ Pt(s)

Die NO

2

-Bildung nah einem Langmuir-Hinshelwood Mehanismus ersheint un-

wahrsheinlih, da Experimente zeigen, daÿ die NO-Oxidation niht durh eine

Sauersto�vergiftung der Ober�ähe negativ beein�uÿt wird [76℄. Es ist vielmehr

eine Steigerung des Umsatzes mit zunehmender Sauersto�konzentration zu beob-

ahten. Untersuhungen an Pt(111)-Ober�ähen kommen zu dem Ergebnis, daÿ

die Oxidation von adsorbiertem NO im Gegensatz zur CO-Oxidation aus ener-

getishen Gründen unwahrsheinlih ist [77℄. Die kinetishen Daten wurden wie

folgt abgeleitet.

Bei der Desorption von NO

2

(s) muÿ beahtet werden, daÿ auf Platin zwei

NO

2

(s)-Spezies beobahtet werden, eine brükengebundene (N- und ein O-Atom

sind an das Platin gebunden) und eine, die nur über das N-Atom an die Platin-

ober�ähe gebunden ist. Beide Spezies haben untershiedlihe Desorptionsener-

gien, wobei die brükengebundene mit 58,6�75,3 kJ/mol gegenüber 46 kJ/mol

stärker gebunden ist [78,79℄. Insbesondere ist nur das brükengebundene NO

2

in

der Lage zu NO(s) und O(s) zu dissozieren [79℄. Im NO-Oxidationsmehanismus

wird deshalb ein Wert von 60 kJ/mol für die Desorptionsenergie verwendet.



4.2. REAKTIONSMECHANISMUS 57

T e r r a s s e ( 1 0 5  k J / m o l )
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Abbildung 4.3: NO-Adsorptionsplätze und -Desorptionsenergie auf Platin

Die Dissoziationsenergie von NO

2

(s) auf polykristallinem Platin wird von Wik-

ham et al. [78℄ mit 83,3-92,1 kJ/mol angegeben. Die Variation der Aktivierungs-

energie resultiert aus untershiedlihen Sauersto�bedekungen. Im Reaktionsme-

hanismus wird aufgrund der groÿen Sauersto�bedekung bei der HC-SCR und

NO-Oxidation eine etwas höherer Wert von 98,7 kJ/mol verwendet.

Die NO-Desorptionsenergie hängt von der kristallographishen Orientierung

der Ober�ähe und dem Adsorptionsplatz (Abbildung 4.3) ab, und reiht von

104,6 kJ/mol auf Pt(111), 150,6 kJ/mol auf Pt(100) [80℄, 142,3 kJ/mol auf Stufen

[81℄ bis zu 145 kJ/mol auf Pt/Al

2

O

3

[82℄. Der präexponentielle Faktor wird in

den meisten Literaturstellen mit 10

16

angegeben [80, 83℄. Die im Mehanismus

verwendete Desorptionsenergie von 140 kJ/mol entspriht der Desorption von

dispersen Platinpartikeln bzw. Fehlstellen oder Pt(100).

Die Bindungsenergie zwishen NO und der Platinober�ähe wird nur wenig

durh die Koadsorption von Sauersto� beein�uÿt [82℄. Es kommt jedoh zu ei-

ner Verdrängung des NO von den Fehlstellen, da diese vom Sauersto� blokiert

werden [84℄. Da Adsorbate i.a. an Fehlstellen stärker gebunden sind als an Teras-

senplätzen, kommt es e�ektiv zu einer Verringerung der Desorptionsenergie. Im

Modell wird dies dadurh berüksihtigt, daÿ die Desorptionsenergie von NO in

Abhängigkeit von der Sauersto�bedekung um 10 kJ/mol abnimmt.

4.2.3 NO-Reduktion

Der Reduktionsprozess von NO beginnt nah der NO-Adsorption mit der Dis-

soziationsreaktion. Das dabei entstehende N(s) kann sih mit NO(s) zu N

2

O(s)
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2

O

3

verbinden oder mit einem weiteren N(s) zu N

2

rekombinieren:

NO(s)-Dissoziation: NO(s) + Pt (s) 
 N(s) + O(s)

N

2

O(s)-Bildung: N(s) + NO (s) 
 N

2

O(s) + Pt(s)

N

2

-Bildung: N(s) + N(s) 
 N

2

+ 2Pt(s)

Die Aktivität der vershiedenen Platinober�ähen bezüglih der NO-Dissoziation

ist reht untershiedlih. Am aktivsten ist die (100) Ober�ähe und Fehlstel-

len [80,81℄. Die Aktivierungsenergie beträgt 119 kJ/mol für Pt(100) [85℄ und 115

kJ/mol für polykristallines Platin [86℄. Für Pt(111) errehneten Shustorovih et

al. [87℄ einen Wert von 62,8 kJ/mol, wobei die Desorptionsenergie von NO in

dieser Arbeit nur 83,7 kJ/mol beträgt. Im NO-Reaktionsmehanismus wird ein

Wert von 107,8 kJ/mol verwendet. Weiterhin wird eine Zunahme der Aktivie-

rungsenergie um 3 kJ/mol bei vollständiger CO-Bedekung angenommen.

Untersuhungen [88℄ auf Pt(335) (Pt(s)[4(111)�(100)℄ in Terassen-Stufen-

Notation) zeigen, daÿ nur NO(s) auf Terassenplätzen zu N

2

O(s) reagiert. Der

bevorzugte Reaktionspartner ist dabei N(s), welhes aus der NO-Dissoziation

an Stufen stammt. Bei der Aufstellung des Reaktionsmehanismus wurde an-

genommen, daÿ an Fehlstellen adsorbiertes NO durh Ober�ähendi�usion auf

die Terassenplätze gelangt und dort mit N(s) reagiert. Es wird im Rahmen der

Mean-Field-Näherung vorausgesetzt, daÿ die Di�usionsgeshwindigkeiten auf der

Ober�ähe niht limitierend für die Reaktionsgeshwindigkeit sind. Somit ist es

niht notwendig, vershiedene Adsorptionsplätze einzuführen. Die kinetishen Da-

ten der N

2

O-Bildung wurden aus den (Terassen-) Werten für Pt(111) in [87℄

bestimmt.

Die Aktivierungsenergie der Rekombinationsreaktion von N(s) zu N

2

ist im

Reaktionsmehanimsus von der CO-Bedekung abängig. Diese Annahme basiert

auf der Überlegung, daÿ ein stark an die Ober�ähe gebundenes Molkül wie CO

das Fermi-Niveau senkt. Es ist zu erwarten, daÿ die Abnahme der Elektronendih-

te eine Shwähung der Pt-N(s) Bindung bewirkt und somit zu einer Abnahme

der Aktivierungsenergie führt. Erst diese Annahme ermöglihte es, die N

2

/N

2

O-

Selektivität der NO-Reduktion auf Pt/Al

2

O

3

rihtig wiederzugeben.

Die Bedekungsabhängigkeit der NO-Desorption, wie sie bei der NO-Oxidation

ohne Anwesenheit von C

3

H

6

verwendet wird, ist im NO-Mehanismus der HC-

SCR vernahlässigt worden. Der Grund dafür ist, daÿ durh die C

3

H

6

-Oxidation
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die Fehlstellen von O(s) �gesäubert� werden und so keine Verdrängung durh O(s)

berüksihtigt werden muÿ.

4.3 Validierungsexperimente

Zur Validierung der erstellten Modelle wurden Experinente am Institut für Che-

mishe Tehnik der Universität Karlsruhe durhgeführt. Dort wurden Cordierit-

Wabenkatysatoren mit Pt/Al

2

O

3

beshihtet und die Reaktionsumsätze als Funk-

tion der Temperatur in einem Integralreaktor unter isothermen Bedingungen ge-

messen. Bei allen Versuhen war die Eingangsgastemperatur gleih der Tempera-

tur des Katalysators.

Wihtig für den Vergleih zwishen Simulation und Experiment ist die Cha-

rakterisierung des Katalysators. Neben der Beladung mit Platin ist die Dispersion

des Edelmetalls eine wihtige Gröÿe, da sie angibt, wie viele Ober�ähenatome zur

Verfügung stehen. Die Dispersion wurde durh H

2

-Chemisorptionsmessungen be-

stimmt. Die Gesamtober�ähe (Platin+Washoat) wurde nah der BET-Methode

[24℄ durh Physisorption von N

2

ermittelt. Das Porenvolumen und die Porenra-

dienverteilung im Washoat wurde durh hohaufösende TEM-Aufnahmen bzw.

N

2

-Sorptionsmessungen und für die Makroporen durh Hg-Porosimetrie ermit-

telt. Dabei zeigte der untersuhte Katalysator einen sehr einheitlihen Mikro-

porendurhmesser von 4 nm. Über 69% des gesamten Porenvolumens entfallen

auf Poren mit a. 4 nm Durhmesser, das restlihe Porenvolumen wird durh

Makroporen im �m-Bereih gebildet. Damit liegt der Mikroporenanteil in dem

Bereih, wie er sih auh in der Literatur für Al

2

O

3

-Washoats �ndet [45℄. Die

Zusammenfassung der Kenngröÿen des Katalysators �ndet sih in Tabelle 4.1.

Aus den Kenngröÿen des Katalysators lassen sih die benötigten Simulations-

parameter ableiten. Bei der Berehnung der Porosität für die Makro- und Mikro-

poren stellt sih jedoh das Problem, daÿ bei den verwendeten Messverfahren das

Porenvolumen des Cordierits mitgemessen wird, was sih insbesondere auf den

Makroporenanteil auswirkt (Cordierit besitzt einen mittleren Porendurhmesser

von von 4 �m [19℄). Deshalb muÿte für die Porositäten auf typishe Literatur-

werte für Al

2

O

3

-Washoats zurükgegri�en [45℄. Die gemessen Porendurhmesser

wurden dabei als mittlere Porendurhmesser für die Mikro- bzw. Makroporen

beibehalten.
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2

O

3

Katalysator Pt/Al

2

O

3

Pt-Beladung 1 Masse-%

Pt-Dispersion 17%

Aktive Pt-Ober�ähe 0,22 m

2

/g

Mittlerer Pt-Partikeldurhmesser 6,5 nm

BET-Ober�ähe 27 m

2

/g

Porenvolumen 0,7257 m

3

/g

Mittlerer Porendurhmesser (Mikroporen) 4 nm

Mittlerer Porendurhmesser (Makroporen) 5,98 �m

Tabelle 4.1: Kenngröÿen der verwendeten Katalysatoren

Als Washoatdike wurde in den Simulationen ein Wert von 100 �m angenommen.

Dieser Wert ist als ein Mittelwert zu sehen, da im allgemeinen die Washoatdike

(Abbildung 3.2) in den Eken der Kanäle (a. 100-150 �m) gröÿer ist als an

den Wänden in der Mitte (a. 10 �m). Bei der Auswahl der Washoatdike kann

leider keine über die Kanalwand mathematish gemittelte Washoatdike verwen-

det werden, da diese niht berüksihtigen würde, daÿ insbesondere bei kleineren

Durh�uÿgeshwindigkeiten in den Eken aufgrund der gröÿeren Menge von ka-

talytish aktivem Material ein gröÿerer Teil des Gesamtumsatzes statt�ndet.

Zur Bestimmung des -Faktors (siehe Abshnitt 3.3) wird das Washoatvo-

lumen unter der Annahme einer konstanten Dike an der Kanalwand berehnet.

Der -Faktor ergibt sih dann aus dem Quotienten der katalytish aktiven Ober-

�ähe und dem berehneten Washoatvolumen (dieses Vorgehen stellt siher, daÿ

in der Simulation die gleihe Menge an katalytish aktivem Material vorhanden

ist wie im realen Katalysator). Die e�ektiven Di�usionskoe�zienten wurden bei

allen Rehnungen in diesem Abshnitt mit dem Random-Pore-Modell ermittelt.

In den Experimenten und in der Simulation wurden Katalysatorproben mit

20 mm Durhmesser und einer Länge von 5 mm � 60 mm verwendet. Tabelle 4.2

enthält die zur Simulation dieser Katalysatoren verwendeten Parameter.

4.4 NO-Oxidation

Als erstes Teilreaktionssystem der HC-SCR-Reaktion wird die NO-Oxidation auf

Pt/Al

2

O

3

betrahtet. Diese Oxidationsreaktion ist eine wihtige Teil- bzw. Kon-
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Durhmesser 20 mm

Länge 5 mm - 60 mm

Kanaldurhmesser 1 mm

Anzahl der Kanäle 201

Aktive Platinober�ähe/Geometrishe Ober�ähe 60,44

Mittlerer Porendurhmesser (Mikroporen) 4 nm

Porosität (Mikroporen) 39,49 %

Mittlerer Porendurhmesser (Makroporen) 5,98 �m

Porosität (Mikroporen) 10 %

Washoatdike 100 �m

Aktive Platinober�ähe/Washoatvolumen 6; 94 � 10

5

m

�1

Tabelle 4.2: Katalysatorparameter

kurrenzreaktion zur NO-Reduktion auf Pt/Al

2

O

3

bei sauersto�reihen Abgasen.

Um den in Abshnitt 4.2.2 vorgestellten Reaktionsmehanismus zu testen, wird

ein Vergleih zwishen experimentellen Daten und simulierten Werten durhge-

führt. Dabei werden auh Simulationsergebnisse mit vershiedenen Transport-

modellen untereinander verglihen, um so den Ein�uÿ des Transportes auf den

Umsatz aufzuzeigen.

4.4.1 NO-Oxidation im Integralreaktor

In Experiment und Simulation wurden Eingangsgasgemishe von 500 ppm NO

und 1 Vol-% bzw. 10 Vol-% O

2

in N

2

-Verdünnung verwendet. Der Volumenstrom

beträgt 3 l/min (STP), was einer Eintrittsgeshwindigkeit von 0,317 m/s (STP)

entspriht. Als Katalysator wurde der in Tabelle 4.2 spezi�zierte Katalysator mit

einer Länge von 3 m verwendet. In der Simulation wurde das BL-Modell mit

detailliertem Washoatmodell verwendet. Der berehnete und gemessene NO-

Umsatz ist für 10 Vol-% O

2

in Abbildung 4.4 und für 1 Vol-% O

2

in Abbildung

4.5 als Funktion der Eingangs- bzw. Katalysatortemperatur aufgetragen. Der Ver-

gleih zeigt, daÿ die Simulation den Umsatzverlauf (NO zu NO

2

) gut vorhersagt.

Insbesondere zeigen die Ergebnisse trotz des immer im Übershuÿ vorhandenen

Sauersto�s eine Zunahme des Umsatzes mit steigender Sauersto�-Konzentration.

Eine Inhibierung der Reaktion durh den Sauersto� tritt also niht auf, was den

angenommenen Eley-Rideal Mehanismus bestätigt.



62 KAPITEL 4. HC-SCR AUF PT/AL

2

O

3

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

450 500 550 600 650 700 750 800

T [K]

K
o

n
v
e

rs
io

n
Simulation (Linie)

Experiment (Punkte)

Abbildung 4.4: NO-Umsatz mit 10 Vol-% O

2

im Integralreaktor bei der NO-

Oxidation auf Pt/Al

2

O

3

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

450 500 550 600 650 700 750 800

T [K]

K
o

n
v
e

rs
io

n

Simulation (Linie)

Experiment (Punkte)

Abbildung 4.5: NO-Umsatz mit 1 Vol-% O

2

im Integralreaktor bei der NO-

Oxidation auf Pt/Al

2

O

3



4.4. NO-OXIDATION 63

10 Vol-O

2

1 Vol-O

2

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

450 500 550 600 650 700 750 800

T [K]

K
o

n
v
e

rs
io

n

Simulation (Linien)

Experiment (Punkte)
ohne Washcoatmodell

mit Washcoatmodell

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

450 500 550 600 650 700 750 800

T [K]

K
o

n
v
e

rs
io

n

Simulation (Linien)

Experiment (Punkte)

ohne Washcoatmodell

mit Washcoatmodell

Abbildung 4.6: Ein�uÿ der Porendi�usion auf den NO-Umsatz

Im gesamten Temperaturbereih tritt als einizig relevantes Reaktionsprodukt

NO

2

auf. Der Umsatz beginnt bei 450 K und steigt bis a. 560 K�580 K kon-

tinuierlih an. Danah nimmt der Umsatz wieder ab. Thermodynamish wäre

für Temperaturen bis a. 600 K ein vollständiger Umsatz möglih. Die Simulati-

onsergebnisse und experimentellen Daten in Abbildung 4.4 und 4.5 zeigen, daÿ

dieser aber niht erreiht wird. Diese Tatsahe erklärt sih aus der kinetish- und

transportbedingten Hemmung der Reaktion. Im folgenden Abshnitt wird die-

ses Thema noh näher diskutiert. Für Temperaturen über 600 K ist der Umsatz

durh das thermodynamishe Gleihgewiht der NO-Oxidationsreaktion limitiert.

4.4.2 Transportein�uÿ auf die NO-Oxidation

Der Transportein�uÿ auf die NO-Oxidation im Integralreaktor soll durh den

Vergleih von Simulationen mit untershiedlihen Transportmodellen untersuht

werden. Zuerst wird der Ein�uÿ der Porendi�usion imWashoat betrahtet. Hier-

zu werden in Abbildung 4.6 zwei BL-Modell-Simulationen verglihen, bei denen

einmal ohne Washoatmodell und einmal mit detailliertem Washoatmodell ge-

rehnet wurde. Die Simulationsbedingungen sind die gleihen wie im vorangehen-

den Abshnitt.

Die Simulation ohne Washoatmodell zeigt im Temperaturbereih von 490 K

bis 610 K einen höheren Umsatz als das Experiment und die Simulation mit Was-

hoatmodell. Ansonsten ergeben beide Simulationen den gleihen Umsatz. Dies

zeigt, daÿ die NO

2

-Bildungsrate im Niedertemperaturbereih durh die intrin-
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Abbildung 4.7: Ein�uÿ der Transportprozesse auf den NO-Umsatz im Kanal bei

10 Vol-% O

2

sishe Kinetik auf der Platinober�ähe bestimmt wird. Der Temperaturbereih

von 490 K bis 610 K ist gekennzeihnet durh eine zusätzlihe Limitierung durh

die Porendi�usion im Washoat. Für höhere Temperaturen ist die Reaktionsge-

shwindigkeit durh die Thermodynamik limitiert. Jedoh zeigt Abbildung 4.7,

daÿ bis zum Erreihen des Gleihgewihts im Kanal eine Limitierung der Reak-

tionsgeshwindigkeit durh die Porendi�usion gegeben ist. Der näherungsweise

gleihe Verlauf des NO-Umsatzes im Kanal in der PFTR-Rehnung und in der

BL-Rehnung (jeweils ohne Washoatmodell) bestätigt die Aussage, daÿ die we-

sentlihe Transportlimitierung durh die Porendi�usion imWashoat gegeben ist.

Bei höheren Strömungsgeshwindigkeiten kann allerdings der Ein�uÿ des radialen

Transportes in der Gasphase zunehmen.

4.4.3 Vergleih der Washoatmodelle

Vergleihende Rehnungen zwishen dem BL-Modell mit detailliertem Wash-

oatmodell und dem BL-Modell mit dem auf E�ektivitätskoe�zienten basieren-

den Washoatmodell zeigen nur kleine Untershiede bei der Berehnung des Ge-

samtumsatzes (Abbildung 4.8). Lediglih bei höheren Temperaturen, kommt es

bis zum Erreihen des Gleihgewihts im Kanal zu Abweihungen. In der BL-

Rehnung mit dem E�ektivitätskoe�zienten-Modell wurde der sih aus der NO-

Abbaurate ergebende E�ektivitätskoe�zient verwendet. Die Abbaugeshwindig-

keit ist aufgrund der 100%-igen Selektivität zu NO

2

gleih der NO

2

-Bildungsge-
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Abbildung 4.8: Vergleih der Washoatmodelle bei 10 Vol-% O

2

: Gesamtumsatz

(links) und NO-Umsatzverlauf im Kanal bei 700 K (rehts)

shwindigkeit. Die Annahme einer konstanten Reaktionsordnung der NO

2

-Bildung,

wie sie das E�ktivitätskoe�zenten-Modell maht, ist wegen der hohen O

2

-Konz-

entration und der daraus resultierenden nahezu kompletten Sauersto�bedekung

der Ober�ähe näherungsweise erfüllt. Jedoh kann das einfahe Modell der Ef-

fektivitätskoe�zienten z. B. niht berüksihtigen, daÿ die einzelnen Spezies un-

tershiedlihe Di�usionsgeshwindigkeiten haben. Es ist deshalb niht verwun-

derlih, daÿ leihte Abweihungen auftreten, die sih aber auf den Gesamtumsatz

niht sehr stark auswirken.

4.5 C

3

H

6

-Oxidation

4.5.1 C

3

H

6

-Oxidation im Kreislaufreaktor

Wie in Abshnitt 4.6 gezeigt wird, ist der Beginn der NO-Reduktion durh die

Zündung der C

3

H

6

-Oxidation bestimmt. Deshalb ist die C

3

H

6

-Oxidation von zen-

traler Bedeutung für die HC-SCR-Reaktion. Um das prinzipielle Verhalten auf-

zuzeigen, wird zunähst der Kreislaufreaktor (ohne Washoatmodell) betrahtet.

Abbildungen 4.9 und 4.10 zeigen den berehneten Umsatz und die Bedekungs-

grade der wihtigsten Spezies bei der C

3

H

6

-Oxidation im Kreislaufreaktor. Die

Ergebnise spiegeln das kinetishe Verhalten des Reaktionssystems wieder, da die

Simulation keinerlei Transporte�ekte berüksihtigt. Mit C

3

H

6

-Umsatz wird da-

bei der Bruhteil von abgebautem C

3

H

6

bezeihnet. Die Katalysatorlänge beträgt



66 KAPITEL 4. HC-SCR AUF PT/AL

2

O

3

0

0.2

0.4

0.6

0.8

1

400 500 600 700 800

K
o
n
v
e
rs

io
n

T [K]

C
3
H

6

Abbildung 4.9: C

3

H

6

-Umsatz im Kreislaufreaktor als Funktion der Temperatur

6 m, die restlihen Daten sind die gleihen wie bei der NO-Oxidation (Tabelle

4.2). Das Gasgemish strömt mit 6 l/min (STP) durh den Reaktor und besteht

aus 5 Vol-% O

2

, 500 ppm C

3

H

6

in einer N

2

-Verdünnung.

Der in Abbildung 4.9 abgebildete C

3

H

6

-Umsatz zeigt ein ausgeprägtes Zünd-

verhalten [67℄. Nah Reaktionsbeginn bei a. 460 K steigt der Umsatz innerhalb

eines kleinen Temperaturbereihs auf 100% an. Dieser shnelle Umsatzanstieg

wird durh den Verlauf der Bedekungsgrade in Abbildung 4.10 verständlih. Bei

niedrigen Temperaturen (vor der Zündung) ist die Ober�ähe mit Kohlenwasser-

sto�en und CO(s) vergiftet. Die Konzentration von Sauersto� auf der Ober�ähe

ist so gering, daÿ kein nennenswerter C

3

H

6

-Umsatz statt�nden kann. Wie an

der Zunahme der CO(s)-Bedekung erkennbar, beshleunigt sih mit steigender

Temperatur der oxidative Abbau der C

x

H

y

(s)-Spezies. Die dabei freiwerdenden

Ober�ähenplätze erlauben eine verstärkte O

2

-Adsorption. Die daraus resultie-

rende zunehmende Sauersto�konzentration auf der Ober�ähe beshleunigt den

C

x

H

y

(s)-Abbau weiter, bis die Ober�ähe in einen sauersto�bedekten Zustand

übergegangen ist.

Der Abfall der CO-Bedekung mit höherer Temperatur erklärt sih ebenfalls

aus der Bedekungsänderung bei der Zündung. Durh die erhöhte Sauersto�-

konzentration auf der Ober�ähe mit Beginn der Zündung kommt es zu einer

verstärkten Oxidation von CO zu CO

2

, welhes aufgrund der geringen Desorp-

tionsenergie shnell die Ober�ähe verläÿt. Die Desorption von CO spielt eine
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-Oxidation im Kreislaufreaktor

untergeordnete Rolle, wie die nahezu 100%-ige Selektiviät zu CO

2

zeigt. Unter-

suhungen in der Literatur [59, 71, 89℄ bestätigen ebenfalls die Vergiftung der

Platin-Ober�ähe mit C

3

H

6

-Reaktionsprodukten vor der Zündung der Reaktion.

Aus der Änderung der Anzahl der freien Ober�ähenplätze und der Zunahme

der Sauersto�bedekung mit der Temperatur wird klar, wie die C

3

H

6

-Oxidation

die NO-Reduktion und NO-Oxidation beein�ussen kann. Für die NO-Reduktion

müssen freie Ober�ähenplätze vorhanden sein, damit NO dissozieren kann und

die NO-Oxidation erfordert ausreihend Sauersto� auf der Ober�ähe. Beide Be-

dingungen stellen sih erst nah der Zündung der C

3

H

6

-Oxidation auf der Ober-

�ähe ein.

4.5.2 Sensitivitätsanalyse

Die Sensitivätsanalyse in Abbildung 4.11 zeigt den Ein�uÿ vershiedener Re-

aktionen auf die C

3

H

6

-Konzentration im Kreislaufreaktor für zwei vershiedene

Temperaturen. Es sind nur die jeweils sensitivsten Reaktionen aufgetragen. Die

Sensitivitätsanalysen wurden im stationären Zustand des Reaktionsystems durh-

geführt. Dabei wurden die Sensitivitätskoe�zienten einer Reaktionstemperatur

auf den jeweils gröÿten Wert normiert. Die Simulationsparameter sind die glei-

hen wie im vorhergehenden Abshnitt.
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Abbildung 4.11: Sensitivtätsanalyse der C

3

H

6

-Oxidation im Kreislaufreaktor bei

470 K und 600 K

Bei der niedrigeren der beiden in Abbildung 4.11 gezeigten Reaktionstempera-

turen (470 K) erfolgt gerade die Zündung der C

3

H

6

-Oxidation (Abbildung 4.9).

Die geshwindigkeitsbestimmenden Reaktionen sind die Adsorption von O

2

, die

Adsorption- und Desoprtionsreaktionen von C

3

H

6

, die CO(s)-Oxidation, die Bil-

dung von Propylidin (C

3

H

5

(s)) und insbesondere die Aufspaltung von C

3

H

5

(s) in

C

2

H

3

(s) und CH

2

(s).

Interessant ist, daÿ die C

3

H

6

-Adsorptionsreaktionen und die C

3

H

5

(s)-Bildungs-

reaktion einen positiven Sensitivitätskoe�zienten aufweisen. Ein höherer Ge-

shwindigkeitskoe�zient dieser Reaktionen würde somit zu einer Verringerung

des C

3

H

6

-Umsatzes führen. Dies erklärt sih aus der Tatsahe, daÿ die C

3

H

6

-

Adsorption als C

3

H

6

(s) und die anshlieÿende C

3

H

5

(s)-Bildung zur Verdrängung

des Sauersto�s von der Ober�ähe führen (Abbildung 4.10). Die Adsorption von

C

3

H

6

als C

3

H

5

(s1) mit der sih anshlieÿenden shnellen Oxidation führt zwar

zunähst zu einem shnellen Abbau von C

3

H

6

, die dabei vom verbrauhten Sau-

ersto� auf der Ober�ähe freigegebenen Plätze werden aber hauptsählih von

C

3

H

6

(s) und den daraus resultierenden Reaktionsprodukten belegt. Somit unter-

stützt der C

3

H

5

(s1)-Oxidationspfad letztendlih die Verdrängung des Sauersto�s

von der Ober�ähe. Die niedrige O(s)-Bedekung zusammen mit der geringen An-

zahl von freien Adsorptionsplätzen verhindern die shnelle Oxidation von C

3

H

6

.

Der Abbau von C

3

H

5

(s) durh die C-C-Bindungsspaltung verringert den Ver-

drängungse�ekt und besitzt deshalb einen negativen Sensitivitätskoe�zienten.
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Wenn die Reaktionstemperatur über der Zündtemperatur liegt, so kehren sih die

Vorzeihen einiger Sensitivitätskoe�zienten um. Abbildung 4.11 zeigt als Beispiel

die Sensitivitätskoe�zienten für eine Reaktionstemperatur von 600 K. Geshwin-

digkeitsbestimmend für den C

3

H

6

-Abbau ist jetzt hauptsählih die Oxidation

von CO(s). Da die Zerlegung von C

3

H

5

(s) bei 600 K shnell ist, spielt der Reakti-

onspfad über C

3

H

5

(s) keine geshwindigkeitsbestimmende Rolle mehr und es �n-

det keine Verdrängung des Sauersto�s mehr statt. Die Ober�ähe ist bei 600 K na-

hezu vollständig mit Sauersto� belegt (Abbildung 4.10), weshalb der Abbau von

C

3

H

6

hauptsählih über den C

3

H

5

(s1)-Oxidationspfad erfolgt. Dementsprehend

besitzt die C

3

H

5

(s1)-Oxidationsreaktion einen negativen Sensitivitätskoe�zient.

Bei sauersto�bedekter Ober�ähe wird die Zahl der freien Adsorptionsplätze ei-

ne limitierende Gröÿe bezüglih der Reaktionsgeshwindigkeit. Dies erklärt den

positiven Sensitivitätskoe�zienten der Sauersto�adsorption. Die hohe Sensitivi-

tät gegenüber der Adsorption und Desorption von CO hängt ebenfalls mit der

Anzahl der freien Plätze zusammen. Einerseits konkurriert CO mit C

3

H

6

um

die Adsorptionsplätze, was sih ungünstig auf den C

3

H

6

-Umsatz auswirkt, und

andererseits ermögliht eine groÿe Adsorptionsgeshwindigkeit bzw. eine kleine

Desorprtionsgeshwindigkeit von CO eine shnelle Oxidation zu CO

2

. Aufgrund

des niedrigen Haftkoe�zienten und der geringen Desorptionsenergie adsorbiert

CO

2

kaum und bildet somit keine Konkurrenz zu C

3

H

6

. Eine Erhöhung des Haft-

koe�zienten bzw. eine Verringerung der Desorptionsgeshwindigkeit führt also

letztendlih zu einem höheren C

3

H

6

-Umsatz.

4.5.3 C

3

H

6

-Oxidation im Integralreaktor

Um das Modell unter Bedingungen zu testen, die der Betriebsweise eines Abgas-

katalysators entsprehen, wird die C

3

H

6

-Oxidation im Integralreaktor simuliert

und mit experimentellen Ergebnissen verglihen. Das einströmende Gasgemish

enthält 500 ppm C

3

H

6

mit 0.5 Vol-% O

2

bzw. 6 Vol-% O

2

in N

2

-Verdünnung.

Die niedrige Sauersto�konzentration von 0.5 Vol-% ist für mageres Abgas eher

untypish (0.5 Vol-% O

2

tritt eventuell bei Vollast im herkömmlihen Otto-Motor

auf), zeigt aber den Ein�uÿ der Sauersto�konzentration auf die Zündtemperatur

auf. Das Reaktionsgemish strömt mit 6 l/min (STP) durh den Reaktor, was ei-

ner Kanalgeshwindigkeit von 0.633 m/s entspriht. Der verwendete Katalysator

besitzt die in Tabelle 4.2 angegebenen Kenngröÿen und hat eine Länge von 6 m.
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-Umsatz im Integralreaktor als Funktion der Temperatur

bei vershiedenen Sauersto�konzentrationen

Der Vergleih zwishen BL-Simulation (mit detailliertem Washoatmodell) und

Experiment in Abbildung 4.12 zeigt, daÿ die Simulation das Umsatzverhalten der

C

3

H

6

-Oxidation im Integralreaktor rihtig wiedergibt. Wie shon bei der Simu-

lation des Kreislaufreaktors (Abbildung 4.9) gesehen, erfolgt nah Reaktionsbe-

ginn der Umsatzanstieg auf 100 % innerhalb eines shmalen Temperaturfensters.

Quantitativ wird dieses für das Reaktionsgemish mit 6 Vol-% O

2

rihtig wieder-

gegeben. Das Modell sagt die Erhöhung der Zündtemperatur, mit abnehmender

Sauersto�konzentration, rihtig vorher. Der Umsatzanstieg mit der Reaktions-

temperatur, erfolgt bei 0.5 Vol-% O

2

in der Simulation jedoh etwas zu shnell.

Der Grund hierfür liegt vermutlih in der gröÿeren Anzahl von Ober�ähenspezies

bei niedriger Sauersto�konzentration (z. B. partiell oxidierte Reaktionsprodukte

von C

3

H

6

) und der dadurh bedingten Blokierung der Ober�ähe. Im erstellten

Reaktionsmehanismus konnten jedoh nur eine begrenzte Anzahl von Ober�ä-

henspezies und Ober�ähenreaktionen berüksihtigt werden, weshalb zur Ver-

besserung der Vorhersagequalität bei niedrigen O

2

-Konzentrationen weitere Spe-

zies und Ober�ähenreaktionen hinzugenommen werden sollten.

Der Umsatzverlauf im Wabenkanal läÿt sih anhand der Massenbruhvertei-

lung von CO

2

bzw. CO im Wabenkanal nahvollziehen. Wie das Ergebnis der

BL-Rehnung (mit detailliertem Washoatmodell) in Abbildung 4.13 zeigt, ist
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Abbildung 4.13: Massenbruhverteilung von CO

2

und CO im Wabenkanal bei der

C

3

H

6

-Oxidation im Integralreaktor (6 Vol-% O

2

, u

ein

= 0,633 m/s (STP), T = 600

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

C

3

H

6

bei einer Reaktionstempearatur von 600 K und 6 Vol-% O

2

ab a. 2 m

nahezu vollständig zu CO

2

umgesetzt. Am Eingang des Kanals entsteht als Re-

aktionsprodukt neben CO

2

auh etwas CO. Dieses wird aber im hinteren Teil des

Kanals weiter zu CO

2

oxidiert.

Der Verlauf der Platinbedekungsgrade einiger Spezies im Washoat in Ab-

bildung 4.14 zeigt einen Übergang von einer CO(s)-bedekten Ober�ähe zu ei-

ner fast vollständig mit O(s)-bedekten Ober�ähe. Der Übergang wird durh die

Verringerung des C

3

H

6

/O

2

-Verhältnisses in der Gasphase initiiert. Interessant ist,

daÿ dieser Übergang niht nur in axialer Rihtung auftritt, sondern auh in ra-

dialer Rihtung innerhalb des Washoats erfolgt. Dies zeigt, daÿ die intrinsishe

Reaktionsgeshwindigkeit des C

3

H

6

-Abbaus im Verhältnis zu den Di�usionsge-

shwindigkeiten im Washoat so groÿ ist, daÿ es zu einer Verarmung an C

3

H

6

in

den tieferen Shihten des Washoats kommen kann.

4.5.4 Transportein�uÿ auf die C

3

H

6

-Oxidation

Zur Abshätzung der vershiedenen Transportprozesse werden Simulationsergeb-

nisse vershiedener Modelle miteinander verglihen (Abbildung 4.15). Bei allen

Rehnungen wurden die gleihen Simulationsbedingungen wie im vorangehenden

Abshnitt verwendet.
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Abbildung 4.14: Bedekungsgrade auf Platin innerhalb des Washoats bei der

C

3

H

6

-Oxidation im Integralreaktor (Gas-Washoat Grenz�ähe bei r = 0 �m,

6 Vol-% O

2

, u

ein

= 0,633 m/s (STP), T = 600 K)
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Abbildung 4.15: Ein�uÿ der Transportprozesse auf den C

3

H

6

-Umsatz im Kanal

bei 6 Vol-% O

2

, u

ein

= 0,633 m/s (STP)

Bemerkenswert ist, daÿ die Vernahlässigung des Washoats bei niedrigen Tem-

peraturen (470 K) zu einem leihten Umsatzrükgang gegenüber der Rehnung

mit Washoat führt (in beiden Simulationen wurde die gleihe katalytish aktive

Ober�ähe verwendet). Dieser E�ekt erklärt sih aus der zunehmenden Sauer-

sto�bedekung des Platins in den tieferen Shihten des Washoats (Abbildung

4.14). Dementsprehend nimmt die C

3

H

6

-Oxidationsgeshwindigkeit in tieferen

Washoatshihten zu. Es ergeben sih somit zwei konkurrierende E�ekte des

Washoats. Zum einen besteht eine Transporthemmung der Reaktion durh die

Porendi�usion im Washoat und zum anderen �ndet eine Steigerung der Re-

aktionsgeshwindigkeit in tieferen Shihten statt. Die Simulation belegt, daÿ

der letztgenannte E�ekt, unter den Versuhsbedingungen, bei Temperaturen im

Zündbereih überwiegt. Wie die Ergebnisse für 550 K zeigen, ergibt sih erst bei

höheren Temperaturen das erwartete Bild, daÿ der Washoat zu einer Transport-

hemmung und somit zu einem langsameren Umsatz führt.

Der Vergleih zwishen PFTR- und BL-Rehnung (ohne Washoat) in Abbil-

dung 4.15 zeigt, daÿ bei höheren Temperaturen ein zuätzliher Transportein�uÿ

durh den Massentransport in der Gasphase besteht.

4.5.5 Vergleih der Transportmodelle

Die Berüksihtigung des Washoats durh E�ektivitätskoe�zienten bringt eine

leihte Übershätzung der Transporthemmung mit sih. Die mit diesem Modell
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Abbildung 4.16: Vergleih der Washoatmodelle bei 6 Vol-% O

2

: C

3

H

6

-

Umsatzverlauf im Kanal bei 470 K (links) und 550 K (rehts), 6 Vol-% O

2

, u

ein

= 0,633 m/s (STP)

berehneten Umsatzverläufe für 470 K und 550 K sind in Abbildung 4.16 aufge-

tragen. In den Simulationen wurde der sih aus der C

3

H

6

-Abbaugeshwindigkeit

ergebende E�ektivitätskoe�zient verwendet. Im Vergleih zur Rehnung mit de-

tailliertemWashoatmodell ergibt sih ein langsamerer Umsatz. Dies ist verständ-

lih, da das E�ektivitätskoe�zienten-Modell niht die Zunnahme der Sauersto�-

bedekung des Platins in tieferen Washoatshihten berüksihtigt und so den

umsatzsteigernden E�ekt des Washoats vernahlässigt.

Die geringen Konzentrationsgradienten in den Wabenkanälen begünstigen die

Verwendung von Massentransportkoe�zienten zur Berüksihtigung des Spezies-

transports in der Gasphase. Dieser Ansatz führt auf wesentlih kürzere Rehen-

zeiten. Es ist jedoh notwendig, sih von der Anwendbarkeit des Ansatzes zu

überzeugen. Ein Vergleih von BL-Rehnung und PFTR-Rehnung mit Massen-

transferkoe�zienten (beide Rehnungen mit detailliertemWashoatmodell) ist in

Abbildung 4.17 gezeigt. Die Übereinstimmung der Umsatzverläufe im Kanal in

beiden Rehnungen bestätigt, daÿ unter den gewählten Versuhs- bzw. Simulati-

onsbedingungen das PFTR-Modell mit Massentransferkoe�zienten die gleihen

Resultate wie das BL-Modell erzielt und somit das PFTR-Modell mit Massen-

transferkoe�zienten anwendbar ist.
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Abbildung 4.17: Vergleih von BL-Modell und PFTR-Modell mit Massentransfer-

koe�zienten (beide Rehnungen mit detailliertem Washoatmodell): C

3

H

6

- und

CO-Umsatzverlauf im Kanal, 6 Vol-% O

2

, u

ein

= 0,633 m/s (STP)

4.6 HC-SCR

Die Kombination der Teilmehanismen der NO- und C

3

H

6

-Oxidation zusammen

mit dem Mehanismus für die NO-Reduktion bildet den Gesamtreaktionsmeha-

nismus der HC-SCR. Um das prinzipielle Verhalten der HC-SCR Reaktion auf-

zuzeigen, wird zunähst wieder das Verhalten im Kreislaufreaktor betrahtet.

Die anshlieÿende Betrahtung der Reaktion im Integralreaktor zeigt den Ein�uÿ

der Massentransportprozesse auf. Der Vergleih zwishen BL-Modell und PFTR-

Modell mit Massentransferkoe�zienten zeigt, daÿ letzteres ausreihend ist, um

den Massentransport in den Kanälen zu berüksihtigen.

4.6.1 HC-SCR im Kreislaufreaktor

Abbildung 4.18 zeigt den berehneten Umsatzverlauf als Funktion der Tempe-

ratur im Kreislaufreaktor von C

3

H

6

, NO

x

, und NO

2

bei einem Eingangsgasge-

mish von 500 ppm NO, 500 ppm C

3

H

6

, 5 Vol-% O

2

und einem Volumen�uÿ von

6 l/min. Der Katalysator hat eine Länge von 6 m und entspriht der Spezi�kati-

on wie sie in Tabelle 4.2 angegeben ist. Unter dem C

3

H

6

- und NO

x

-Umsatz wird

der abgebaute Bruhteil der jeweiligen Spezies verstanden. Im Gegensatz hierzu

bezeihnet der CO- und NO

2

-Umsatz den in die jeweilige Spezies umgesetzten

Bruhteil von C

3

H

6

bzw. NO.
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Abbildung 4.18: Simulierte Umsätze bei der HC-SCR im Kreislaufreaktor als

Funktion der Reaktionstemperatur (500 ppm C

3

H

6

, 500 ppm NO, 5 Vol-% O

2

,

6 l/min (STP))

Die NO-Reduktion beginnt zusammen mit der C

3

H

6

-Oxidation bei a. 500 K und

erreiht bei a. 530 K ein Maximum. Mit zunehmender Temperatur dominiert

die NO-Oxidation den NO-Abbau. Dieses Umsatzverhalten ist harakteristish

für die HC-SCR auf Platin, wie Untersuhungen in der Literatur [59, 60, 90℄ be-

stätigen. Die C

3

H

6

-Umsetzung erfolgt vollständig zu CO

2

, auÿer im Zündbereih,

wo eine partielle Umsetzung von C

3

H

6

zu CO auftritt. Damit untersheidet sih

die Produktzusammensetzung gegenüber der C

3

H

6

-Oxidation ohne NO, bei der

im ganzen Temperaturbereih keine nennenswerte CO-Bildung beobahtet wird

(siehe Abshnitt 4.5).

Die Temperaturverläufe der NO-Reduktions- bzw. Oxidations-Umsätze in Ab-

bildung 4.18 erklären sih aus dem Verhalten der Ober�ähenbedekung mit der

Reaktionstemperatur. In Abbildung 4.19 sind die Ober�ähenbedekungen der

wihtigsten Spezies aufgetragen. Der Zustand der Ober�ähe wird im wesentli-

hen durh die Zündung der C

3

H

6

-Oxidation bestimmt. Vor der Zündung ist die

Ober�ähe mit kohlensto�haltigen Spezies (CO(s), C

3

H

5

(s)) und NO belegt. Ei-

ne nennenswerte Reduktion von NO erfolgt jedoh niht, da die zur Dissoziation

von adsorbiertem NO notwendigen freien Ober�ähenplätze nur in geringer An-
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Abbildung 4.19: Simulierte Bedekungsgrade bei der HC-SCR imKreislaufreaktor

als Funktion der Reaktionstemperatur (500 ppm C

3

H

6

, 500 ppm NO, 5 Vol-% O

2

,

6 l/min (STP))

zahl vorhanden sind. Mit Beginn der C

3

H

6

-Oxidation nimmt die Zahl der freien

Ober�ähenplätze zu. Dies ermögliht, wie am Verlauf der Stiksto�bedekung

erkennbar, eine Zunahme der NO-Dissoziation. Mit zunehmender Temperatur be-

shleunigt sih die C

3

H

6

-Oxidation und die Ober�ähe geht in einen sauersto�be-

dekten Zustand über. Obwohl die Ober�ähe in diesem Zustand genügend freie

Ober�ähenplätze aufweist, kommt es zu einem Rükgang der NO-Reduktion. Die

Ursahe ist die hohe Sauersto�bedekung, welhe das Dissoziationsgleihgewiht

in Rihtung NO vershiebt und die jetzt bevorzugt ablaufende Konkurrenzreak-

tion von NO zu NO

2

begünstigt.

4.6.2 Ein�uÿ von NO auf die C

3

H

6

-Oxidation

Im vorangehenden Abshnitt wurde gezeigt, wie die C

3

H

6

-Oxidation den Be-

ginn und Verlauf der NO-Reduktion mit der Reaktionstemperatur bestimmt.

Andererseits beein�uÿt die Anwesenheit von NO die Zündtemperatur und die

CO-Ausbeute der C

3

H

6

-Oxidation. In Abbildung 4.20 sind die C

3

H

6

- bzw. CO-

Umsätze in Abhängigkeit der Reaktionstemperatur mit und ohne NO verglihen.
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Abbildung 4.20: Ein�uÿ von NO auf die C
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-Oxidation im Integralreaktor

(500 ppm C

3

H

6

, 0 bzw. 500 ppm NO, 6 Vol-% O

2

, 6 l/min (STP))

Die experimentellen Daten und die Simulation beziehen sih auf einen Integral-

reaktor und ein einströmendes Reaktionsgemish von 500 ppm C

3

H

6

, 0 bzw. 500

ppm NO und 6 Vol-% O

2

in N

2

-Verdünnung. Der Katalysator hat eine Länge

von 6 m, was bei einem Volumen�uÿ von 6 l/min (STP) eine Kanalgeshwindig-

keit von 0.633 m/s ergibt. Die Rehnungen wurden mit dem PFTR-Modell (mit

Massentransferkoe�zienten und detailliertem Washoatmodell) durhgeführt.

Bei Anwesenheit von NO kommt es zu einer Erhöhung der Zündtemperatur

der C

3

H

6

-Oxidation um a. 45 K. Des weiteren tritt nur bei Anwesenheit von NO

eine partielle Konversion von C

3

H

6

zu CO im Zündbereih auf. Die Simulations-

ergebnisse stimmen gut mit den experimentellen Resultaten überein. Lediglih

die quantitative CO-Ausbeute wird um a. 15 % übershätzt.

O�ensihtlih führt NO zu einer Verlangsamung bzw. Inhibierung des C

3

H

6

-

Abbaus. Die Bedekungsgrade in Abbildung 4.19 zeigen, daÿ für niedrige Tempe-

raturen NO(s) ebenso wie CO(s) die Ober�ähe blokiert und so die zur Oxidation

notwendige Adsorption von O

2

verhindert. Aufgrund der höheren Zündtempera-

tur ist die Desorptionsgeshwindigkeit von CO gröÿer (Anmerkung: Das Desorp-

tionsmaximum von CO liegt auf Pt/Al

2

O

3

bei a. 510 K [91℄), was zusammen mit

der im Mehanismus angenommen Verlangsamung des CO(s)-Oxidationsshritts
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Abbildung 4.21: Sensitivitätsanalyse bezüglih der C

3

H

6

Konzentration im Kreis-

laufreaktor bei Anwesenheit von 500 ppm NO für 510 K

bei zunehmender NO(s)-Bedekung den partiellen Umsatz zu CO erklärt.

Es mag zunähst überrashen, daÿ NO(s) in der Lage ist, O(s) von der Pla-

tinober�ähe zu verdrängen, obwohl Untersuhungen [84℄ zeigen, daÿ es bei der

Koadsorption von NO und O

2

zur Verdrängung von NO(s) (insbesondere an den

Fehlstellen) auf der Ober�ähe kommt. Diese Verdrängung ist das Resultat der

viel gröÿeren Desorptionsenergie von O(s) gegenüber NO(s). Bei der HC-SCR

wird die Sauersto�bedekung jedoh durh die Oxidationsreaktionen und die Bil-

dung von CO(s) reduziert, was zur Folge hat, daÿ NO niht direkt mit O

2

um die

Ober�ähenplätze konkurrieren muÿ.

Die Sensitivtätsanalyse bezüglih der C

3

H

6

-Konzentration imKreislaufreaktor

bei 510 K in Abbildung 4.21 verdeutliht noh einmal den Ein�uÿ von NO auf

die Zündung der C

3

H

6

-Oxidation. Die Adsorptions-/Desorptionsreaktion von NO

erweist sih hierbei sogar als sensitiver als die direkt am C

3

H

6

-Abbau beteiligten

Reaktionen.

4.6.3 HC-SCR im Integralreaktor

Nah den prinzipiellen Betrahtungen der HC-SCR Reaktion soll in diesem Ab-

shnitt das Verhalten unter integraler Betriebsweise (wie sie im Abgaskatalysator

vorliegt) untersuht werden. Hierzu wird die HC-SCR im Integralreaktor simu-

liert und experimentellen Ergebnissen gegenübergestellt. Um einen experimen-
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2

O

3

tellen �Einblik� in den Umsatzverlauf innerhalb der Wabenkanäle zu erhalten,

werden Katalysatoren vershiedener Längen betrahtet. Anshlieÿend wird der

Ein�uÿ von Transportprozessen aufgezeigt.

In Experiment und Simulation wird immer ein einströmendes Gasgemish be-

stehend aus 500 ppm NO, 500 ppm C

3

H

6

und 5 Vol-% O

2

in N

2

-Verdünnung ver-

wendet mit einem konstanten Volumenstrom von 6 l/min. Dieser Volumenstrom

entspriht, wie bereits erwähnt, einer Kanalgeshwindigkeit von 0,633 m/s. Die

verwendeten Katalysatoren haben eine Länge von 5 mm, 15 mm, 30 mm und 60

mm. Die Katalysatorparameter sind die gleihen wie in den vorangehenden Un-

tersuhungen und sind im einzelnen in Tabelle 4.2 aufgelistet. Die Rehnungen

wurden mit dem PFTR-Modell unter Verwendung von Massentransportkoe�zi-

enten und detailliertem Washoatmodell durhgeführt.

Der Vergleih zwishen gemessenen und berehneten Umsätzen für vershiede-

ne Katalysatorlängen in den Abbildungen 4.22 und 4.23 zeigt, daÿ die Simulation

die Umsatzverläufe von C

3

H

6

, NO

x

, N

2

O und NO

2

rihtig vorhersagt. Unter dem

C

3

H

6

- und NO

x

-Umsatz wird dabei wieder der abgebaute Bruhteil dieser Spezies

verstanden, wärend der N

2

O- und NO

2

-Umsatz den gebildeten Bruhteil dieser

Spezies bezeihnet. Bei den geringen quantitativen Abweihungen, wie sie z. B.

in Abbildung 4.22(e) oder 4.23 auftreten, ist zu beahten, daÿ es sih bei den

verwendeten Katalysatoren jeweils um vershiedene Proben handelte und sih so

leihte Abweihungen in Washoatdike oder Platindispersion niht aussshieÿen

lassen. Eine Simulation mit gröÿerer Washoatdike zeigt z. B. eine bessere Über-

einstimmung mit der Umsatzmessung des 15 mm Katalysators. Gleihzeitig sagt

diese Simulation aber geringere Umsätze für die längeren Katalysatoren voraus.

Da keine Messwerte für die Washoatdike der einzelnen Katalysatoren vorla-

gen, wurde mit einer einheitlihen Washoatdike und Platindispersion bei allen

Katalysatorlängen gerehnet.

Der hohe Anteil des N

2

O-Umsatzes am NO

x

-Umsatz zeigt das Problem der

HC-SCR auf Platin auf. Obwohl eine NO

x

-Reduktion unter mageren Bedingun-

gen möglih ist, erfolgt diese mit 70-80% Selektivität zu N

2

O. Lahgas (N

2

O)

ist keine vom Gesetzgeber limitierte Komponente, gilt jedoh auh als Treibh-

ausgas. Die Ursahe dieser shlehten Selektivität ist der Bedekungszustand des

Platins. Aufgrund der geringen Anzahl von freien Plätzen ist die Konzentrati-

on von N(s) auf der Ober�ähe niht sehr hoh, was die Reaktion von N(s) mit
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Abbildung 4.22: Vergleih der Umsätze in Experiment und Simulation bei 60,

30, 15 mm Katalysatorlänge (500 ppm C

3

H

6

, 500 ppm NO, 5 Vol-% O

2

, 6 l/min

(STP), u

ein

= 0,633 m/s)
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Abbildung 4.23: Vergleih der Umsätze in Experiment und Simulation bei 5mm

Katalysatorlänge (500 ppm C

3

H

6

, 500 ppm NO, 5 Vol-% O

2

, 6 l/min (STP),

u

ein

= 0,633 m/s)

NO(s) zu N

2

O(s) gegenüber der N(s)-Rekombinationsreaktion zu N

2

begünstigt.

Verstärkt wird die niedrige N(s)-Konzentration durh die Vershiebung des NO-

Dissoziationsgleihgewihtes bei hohen Sauersto�konzentrationen auf der Ober-

�ähe. Eine bessere Selektivität wäre möglih, wenn es gelänge, z. B. durh Pro-

motoren, die Aktivierungsenerige der N

2

-Desorption zu senken.

Die Korrelation zwis Umsatz und Zustand der Platinober�ähe wird anhand

der Speziesverteilung in einem Kanal und dem Bedekungsgradverlauf entlang

des Kanals deutlih. Abbildung 4.24 zeigt das Ergebnis einer Rehnung mit dem

BL-Modell und dem detailliertenWashoatmodell bei 570 K. Die C

3

H

6

-Verteilung

im Kanal zeigt, daÿ die gesamte Umsetzung innerhalb der ersten 2 m des Ka-

nals erfolgt. Die NO-Reduktion ist auf die ersten 1,5 m des Kanals beshränkt;

danah erfolgt nur noh die Umsetzung zu NO

2

. Dieses Umsatzverhalten kann

durh die Ober�ähenbedekung des Platins entlang des Kanals erklärt werden.

Der Verlauf der Bedekungsgrade in 0,45 �m Washoattiefe entlang des Kanals

(Abbildung 4.24(b)) zeigt, daÿ das Platin am Katalysatoreingang hauptsählih

mit CO(s) bedekt ist. In a. 1,6 m Abstand vom Kanaleingang kommt es zu

einem Übergang von der CO(s)-bedekten Ober�ähe zu einer O(s) bedekten

Ober�ähe. Wie bereits in Abshnitt 4.6.1 diskutiert, ist die mit O(s)-bedekte

Ober�ähe inaktiv bezüglih der NO-Reduktion, so daÿ nur noh der NO-Abbau
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Abbildung 4.25: Bedekungsgrade auf Platin innerhalb des Washoats bei der

HC-SCR im Integralreaktor (Gas-Washoat Grenz�ähe bei r = 0 �m, 500 ppm

C

3

H

6

, 500 ppm NO, 5 Vol-% O

2

, u

ein
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Abbildung 4.26: Bedekungsgrade auf Platin innerhalb des Washoats bei der

HC-SCR im Integralreaktor (Gas-Washoat Grenz�ähe bei r = 0 �m, 500 ppm

C
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H
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, 500 ppm NO, 5 Vol-% O

2
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Abbildung 4.27: Ein�uÿ des radialen Massentransports auf den Umsatz bei einer

Katalysatorlänge von 5 mm (links) und auf den Umsatzverauf entlang des Kanals

bei 570 K (500 ppm C

3

H

6

, 500 ppm NO, 5 Vol-% O

2

, u

ein

= 0,633 m/s (STP))

über die Oxidation zu NO

2

statt�ndet. Somit bestimmt die Breite der Reakti-

onszone, in der C

3

H

6

abgebaut wird, den Bereih, in dem NO reduziert werden

kann. Im hinteren Teil des Kanals �ndet aufgrund der hohen Sauersto�belegung

ein shneller Abbau von CO(s) und C

3

H

5

(s) statt, was die Zunahme an freien

Adsorptionsplätzen erklärt.

Der axiale Bedekungsgradverlauf in 0,45 �mWashoattiefe gibt nur ein redu-

ziertes Bild der Verhältnisse wieder. Zur Verdeutlihung sind in Abbildung 4.25

und 4.26 die Bedekungsgradverteilungen einiger Spezies imWashoat angegeben.

Der Verlauf der CO(s)- und O(s)-Bedekung zeigt, daÿ der axiale Umshlagpunkt

zur O(s) bedekten Ober�ähe von der betrahteten Washoattiefe abhängt und

daÿ bereits am Katalysatoreingang ab a. 80 �mWashoattiefe eine O(s)-belegte

Ober�ähe vorliegt. Der Variation der freien Ober�ähenplätze Pt(s) und der

OH(s)-Bedekung bestätigen ebenfalls, daÿ innerhalb des Washoats keine ein-

heitlihe Ober�ähenbedekung vorliegt.

4.6.4 Transportein�uÿ auf die HC-SCR

Der radiale Massentransport in der Gasphase und im Washoat wirkt sih be-

sonders bei groÿen Raumgeshwindigkeiten bzw. im Eingangsbereih des Kanals

aus. Eine Vernahässigung des Massentransports in der Simulation führt hier zu

einer zu shnellen Umsetzung von C

3

H

6

und NO

x

bzw. Bildung von NO

2

. Der
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Ein�uÿ des Massentransports läÿt sih anhand eines Vergleihs zwishen einer

reinen PFTR-Rehnung und einer PFTR-Rehnung mit Massentransportkoe�zi-

enten und detailliertemWashaotmodell aufzeigen (Abbildung 4.27). So ist C

3

H

6

nah 5 mm Kanallänge (entspriht einer Raumgeshwindigkeit von 216000 1/h)

bei Vernahlässigung des radialen Massentransports bereits vollständig abgebaut.

Auh die NO-Reduktion ist ohne radialen Massentransport bei 5 mm bereits be-

endet. Dies widerspriht den experimentellen Ergebnissen und Rehnungen mit

radialem Massentransport in Abbildungen 4.22 und 4.23.

4.6.5 Vergleih der Transportmodelle

Die geringen Konzentrationsgradienten, wie sie bei den gewählten Versuhbe-

dingungen vorliegen (siehe Abbildung 4.24), lassen die Verwendung des PFTR-

Modells mit Massentransferkoe�zient wie bei der C

3

H

6

-Oxidation in Abshnitt

4.5 als ausreihend ersheinen. Bestätigt wird dies durh den Vergleih zwishen

BL-Rehnung und PFTR-Modell mit Massentransferkoe�zient (beide Rehnun-

gen mit detailliertem Washoatmodel), welher keine Untershiede im Umsatz-

verlauf erkennen (Abbildung 4.28) läÿt. Daÿ diese Übereinstimmung niht auf

der Vernahlässigbarkeit des radialen Massentransports im Kanal beruht, zeigt

der Vergleih zwishen einer PFTR-Rehnung mit Massentransportkoe�zienten

und einer PFTR-Rehnung ohne Massentransportkoe�zienten (beide Rehnun-

gen mit detailliertemWashoatmodell) in Abbildung 4.29. Die Rehnungen stellen

heraus, daÿ die radiale Massentransporthemmung einen wesentlihen Beitrag zur

Begrenzung des C

3

H

6

-Umsatzes im Eingangsbereih leistet.

Die Verwendung von E�ektivitätskoe�zienten zur Berüksihtung der Poren-

di�usion im Washoat bei der HC-SCR erweist sih als problematish. Insbeson-

dere ist das der Fall, wenn man niht nur die NO-Reduktion, sondern auh die NO-

Oxidation korrekt beshreiben will. Aufgrund der bereits geshilderten Bedeu-

tung der C

3

H

6

-Oxidation für das HC-SCR-Reaktionssystem muÿ der sih aus der

C

3

H

6

-Abbaugeshwindigkeit abgeleitete E�ektivitätskoe�zient in den Simulatio-

nen verwendet werden. Die in Abbildung 4.30 dargestellten PFTR-Rehnungen

(mit Massentransferkoe�zienten) ergeben bei Verwendung von E�ektivitätskoef-

�zienten eine deutlih zu niedrige NO

2

-Bildung. Dies zeigt das grundsätzlihe

Problem des E�ektivitätskoe�zienten-Modells auf. Nah der Zündung der C

3

H

6

-

Oxidation ist diese hauptsählih massentransportlimitert, wärend die NO-Oxi-
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Abbildung 4.28: Vergleih von BL-Modell und PFTR-Modell mit Massentrans-

ferkoe�zienten (beide Rehnungen mit detailliertem Washoatmodell): Umsatz-

verlauf im Kanal (500 ppm C

3

H

6

, 500 ppm NO, 5 Vol-% O

2

, u

ein

= 0,633 m/s

(STP))
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Abbildung 4.30: Vergleih der Washoatmodelle: Berehnete Umsätze bei 6 m

Katalysatorlänge (links) und Umsatzverhalten entlang des Kanals bei 570 K
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dation stark kinetish kontrolliert ist (siehe Abshnitt 4.4). In dieser Situation

versagt das E�ektivitätskoe�zientenmodell. Der Umsatz von C

3

H

6

und die Re-

duktion von NO wird vom E�ektivitätskoe�zientenmodell langsamer als in der

Rehnung mit dem detaillierten Washoatmodell vorhergesagt (siehe hierzu Ab-

shnitt 4.5). Der höhere NO

x

-Umsatz gegenüber dem detaillierten Washoatmo-

dell ist eine Folge der verminderten NO

2

-Bildung.

Zusammenfassend läÿt sih sagen, daÿ das Konzept der E�ektivitätskoe�zien-

ten an Grenzen stöÿt, wenn kinetish und massentransportkontrollierte Prozesse

gleihzeitig auftreten. Ebenso ist dieses Konzept niht in der Lage, die individuel-

len Di�usionsgeshwindigkeiten einzelner Spezies gleihzeitig zu berüksihtigen,

was z. B. bei Anwesenheit von H

2

im Reaktionsgemish beahtet werden sollte.



Kapitel 5

3-Wege-Katalysator

5.1 Hintergrund

Zur Abgasnahbehandlung bei herkömmlihen Otto-Motoren wird der sogenannte

3-Wege-Katalysator verwendet. Der Name resultiert aus der Tatsahe, daÿ mit

diesem Katalysator die Konvertierung der limitierten Shadsto�e C

n

H

m

, CO und

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

zusammenfassen:

CO-Oxidation: CO +

1

2

O

2

! CO

2

C

n

H

m

-Oxidation: C

n

H

m

+

�

n+

m

4

�

O

2

! n CO

2

+

m

2

H

2

O

NO-Reduktion: CO + NO ! CO

2

+

1

2

N

2

Das heiÿt, die Kohlenwassersto�e (C

n

H

m

) und das Kohlenmonoxid (CO) sollen

mit dem im Abgas vorhandenen Sauersto� zu Kohlendioxid (CO

2

) und Wasser

(H

2

O) oxidiert werden. Parallel hierzu soll Stiksto�monoxid (NO) zu Stiksto�

(N

2

) reduziert werden.

Das gleihzeitige Ablaufen von Oxidations- und Reduktionsreaktionen läÿt der

Sauersto�konzentration im Abgas eine entsheidende Bedeutung zukommen. Zur

Charakterisierung der Stöhiometrie des Abgases wird der sogenannte �-Wert

verwendet [11℄. Er ist de�niert als der Quotient aus dem tatsählihen Luft-

Kraftsto�-Verhältnis und dem stöhiometrishen Luft-Kraftsto�-Verhältnis :

� =

X

Luft

X

Kraftsto�

X

Luft; st:

X

Kraftsto�; st:

:

Das Umsatzverhalten eines 3-Wege-Katalysators ist durh das sogenannte �-Fen-

90
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ster bestimmt. Bei �-Werten unter 1 ist der Sauersto�gehalt im Abgas zu gering,

um eine vollständige Oxidation der Kohlenwassersto�e und des Kohlenmonoxids

zu erzielen. Ist � gröÿer als 1, wird die Stiksto�monoxid-Reduktionsreaktion

beeinträhtigt, da die shnelle Oxidation der Kohlenwassersto�e und des Kohlen-

monoxids zu einem Mangel an Reduktionsmittel führt. Eine optimale Konversion

aller drei Shadsto�komponenten erfordert deshalb eine stöhiometrisher Abgas-

zusammensetzung (� = 1). Mit Hilfe der �-Sonde und eines Regelungskreises muÿ

die motorishe Verbrennung so gesteuert werden, daÿ der �-Wert des Abgases nur

in einem kleinen Bereih um � = 1 variiert. Im Gegensatz zum vorangehenden Ka-

pitel sind die Reaktionsbedingungen in einem 3-Wege-Katalysator deshalb niht

durh groÿen Sauersto�übershuÿ bestimmt, sondern liegen mit a. 1 Vol-% O

2

eher im stöhiometrishen Bereih.

Nah ersten Versuhen mit Kugelshüttungen hat sih der Wabenkatalysator

als Bauform durhgesetzt. Als katalytish aktive Substanzen werden hauptsäh-

lih Kombinationen aus Platin und Rhodium oder Palladium und Rhodium ver-

wendet, wobei letzteres hauptsählih für die Stiksto�monoxid-Reduktion unter

mageren Bedingungen verantwortlih ist. Die Edelmetalle sind in fein disperser

Form im Washoat an den Kanalwänden eingebettet. Als Washoatmaterial wird

-Al

2

O

3

zusammen mit Zusätzen wie CeO

2

, ZrO

2

, La

2

O

3

und BaO eingesetzt [8℄.

Die Zusätze dienen der Stabilisierung von -Al

2

O

3

und der Sauersto�speiherung

(CeO

2

/ZrO

2

). Die genaue Zusammensetzung des Washoats industriell gefertig-

ter Katalysatoren ist jedoh meist ein Geheimnis der Hersteller.

Obwohl es sih beim 3-Wege-Katalysator um ein seit a. 20 Jahren verwende-

tes System handelt, besteht noh Forshungsbedarf. Die sih immer weiter ver-

shärfenden Abgasnormen erfordern eine Optimierung der Auslegung des Ab-

gasnahbehandlungssystems. Da der Groÿteil der emittierten Shadsto�e beim

Kaltstart entsteht, verlangt insbesondere die Einbeziehung der Kaltstartphase in

den Europäishen Fahrzyklus (ECE Stufe 3 und Stufe 4) seit dem Jahr 2000 nah

erheblihen Anstrengungen zur Einhaltung der gesetzlihen Grenzwerte. Die Lö-

sungsansätze sehen z. B. einen elektrish beheizten Vorkatalysator [27℄ oder eine

Positionierung des Katalysators näher am Motor vor. Zusätzlih muÿ die Auf-

heizung des Katalysators durh verbrennungstehnishe Maÿnahmen unterstützt

werden.
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Bei der Entwiklung und Auslegung von Abgasnahbehandlungssysteme ermög-

liht eine rehnerishe Simulation die Bewertung der Optimierungsstrategie und

der zu erwartenden E�zienz.

Wie in Abshnitt 3.1 bereits besprohen, verwendeten die meisten Simula-

tionsansätze vereinfahte Modelle für Transport und Chemie. Insbesondere die

Verwendung von Globalreaktionen ershwert es, die Modelle für prädikative Si-

mulationen einzusetzen, und die Kopplung zwishen Transport und hemishen

Reaktionen rihtig wiederzugeben. Daraus ergibt sih die Motivation einer Simu-

lation mit detaillierten Modellen für Chemie und Transport.

Der Beshreibung der auf dem Katalysator ablaufenden Prozesse kommt bei

der Modellierung eine Shlüsselrolle zu. Da die katalytishen Reaktionen sowohl

Wärme produzieren als auh von der lokalen Reaktionstemperatur abhängen,

gilt dies insbesondere für das Kaltstartverhalten. Innerhalb der Konzepte zur

Simulation des Verhaltens eines ganzen Katalysators/Wabenkörpers [30℄ ist die

Berehnung eines Einzelkanals oder mehrerer repräsentativer Einzelkanäle ein

zentrales Element.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde der entwikelte HC-SCR-Reaktionsmeha-

nismus um die auf Rhodium ablaufenden Shlüsselreaktionen erweitert, und zur

Simulation von Einzelkanälen eines Pt/Rh-3-Wege-Katalysators eingesetzt [34℄.

Ziel der Simulationen war die Validierung des Einkanalmodells und das Aufzeigen

der Kopplung von Ober�ähe und Gasphase.

Die Verwendung des Reaktionsmehanismus der HC-SCR auf Pt/Al

2

O in der

Simulation eines Pt/Rh-3-Wege-Katalysators ermöglihte zugleih eine Überprü-

fung der Übertragbarkeit auf andere Katalysatorsysteme und der Unabhängigkeit

des Reaktionsmehanismus von den herrshenden Reaktionsbedingungen.

5.2 Reaktionsmehanismus

Der in dieser Arbeit entwikelte Reaktionsmehanismus für den Pt/Rh-3-Wege-

Katalysator ist für die Anwendung in einer kompletten Testzyklus-Simulation

konzipiert. Um die Rehenzeiten in einem begrenzten Rahmen zu halten, war des-

halb eine Beshränkung der betrahteten Gasphasenspezies notwendig. Aufgrund

der geringeren Sauersto�konzentrationen wurde die NO

2

-Bildung vernahlässigt,

und es wurde darauf verzihtet, bei der NO-Reduktion zwishen N

2

und N

2

O zu
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untersheiden. Insgesamt werden in der Gasphase die Spezies C

3

H

6

, CO, CO

2

,

H

2

, O

2

, NO und N

2

berüksihtigt.

Der Ober�ähenreaktionsmehanismus (siehe Anhang C) setzt sih aus dem

bereits zur Simulation der HC-SCR verwendeten C

3

H

6

-Oxidationsmehanismus

auf Pt/Al

2

O

3

, einem vereinfahten NO-Reduktionsmehanismus auf Platin und

einem Reaktionsmehanismus der NO-Reduktion bzw. CO-Oxidation auf Rhodi-

um zusammen. Bis auf die folgenden Modi�kationen entspriht der verwendete

Reaktionsmehanismus auf Platin dem zur Simulation der HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

verwendeten Reaktionsmehanismus:

� Herausnahme der OH-Adsorption und Desorption,

� Verringerung der Desorptionsenergie von CO(s) um 10 kJ/mol und und

Anpassungen der Reaktionen 36, 51 und 53 um thermondynamishe Kon-

sistenz beizubehalten,

� Erhöhung des Vorfaktors der CO(s)-Oxidationsreaktion (48) gegenüber dem

im HC-SCR-Mehanismus verwendeten Wert,

� Vereinfahung des NO-Reaktionssystems.

Die Vergröÿerung des Geshwindigkeitskoe�zienten der CO(s)-Oxidationsreak-

tion läÿt sih auf die Beobahtung zurükführen, daÿ auf Pt/CeO

2

/Al

2

O

3

die

CO-Oxidationsgeshwindigkeit gröÿer ist als auf Pt/Al

2

O

3

.

Die Ober�ähenreaktionen auf Rhodium sind fast vollständig aus der Arbeit

von Oh et al. [92℄ entnommen. Die in dieser Arbeit angegebenen kinetishen Da-

ten stammen von Untersuhungen auf Rh(111) Ober�ähen. Die Autoren weisen

jedoh darauf hin, daÿ auf Rh/Al

2

O

3

eine geringere Reaktionsgeshwindigkeit

auftritt. Diese Abweihung konnte mit einer Erniedrigung des präexponentiellen

Vorfaktors der NO(s)-Dissoziation um den Faktor 2000 wiedergegeben werden.

Altman et al. [93℄ zeigten jedoh in einer TPD-Untersuhung, daÿ die niedrige-

re Reduktionsgeshwindigkeit auf Rh/Al

2

O

3

auh mit einer Änderung der N

2

-

Desorptionsgeshwindigkeit erklärt werden kann. Im einzelnen handelt es sih

dabei um die Unterdrükung der Rekombinationsreaktion NO(s) + N(s) ! N

2

+

O(s) und um die Erhöhung der Aktivierungsenergie für die Reaktion N(s) + N(s)

! N

2

auf Rh/Al

2

O

3

. Im verwendeten Reaktionsmehanismus wurden deshalb die

Daten von Oh et al. [92℄ mit den Daten von Altman et al. [93℄ kombiniert.
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Spezies Konzentration [Vol.-%℄

C

3

H

6

0,045

C

3

H

8

0,045

CO 1,42

NO 0,1

O

2

1,0875

H

2

O 13,1

N

2

Verdünnung

Tabelle 5.1: Zusammensetzung des zur Konditionierung verwendeten Gasgemi-

shes (1 Stunde bei 923 K)

Die Oxidation von C

3

H

6

ist im Ober�ähenmehanismus auf Platin beshränkt.

Diese Vereinfahung kann vorgenommen werden, da Platin gegenüber Rhodium

die gröÿere Reaktivität bei der C

3

H

6

-Oxidation zeigt [94, 95℄. Auÿerdem nimmt

Platin bei 3-Wege-Katalysatoren den gröÿeren Anteil an der katalytish aktiven

Gesamtober�ähe ein [96℄, so daÿ das Umsatzverhalten im wesentlihen durh

Platin bestimmt ist.

Insgesamt besteht der Ober�ähenreaktionsmehanismus aus 65 Reaktionen

und beinhaltet 25 Ober�ähenspezies und 7 Gasphasenspezies.

5.3 Validierungsexperimente

Zur Validierung des Reaktionsmehanismus bzw. des gesamten Wabenkanalmo-

dells wurden Experimente mit einem komerziell erhältlihen Pt/Rh-3-Wege-Ka-

talysator durhgeführt. Der Katalysator besitzt eine Edelmetallbeladung von 50

g/ft

3

(Pt/Rh = 5:1), eingebettet in einem Ceria-stabilisierten -Al

2

O

3

-Washoat.

Der Cordierit-Wabenkörper besitzt eine Zelldihte von 62 Zellen pro m

2

.

Die experimentelle Bestimmung der Konversionsgeshwindigkeiten wurde am

Institut für Chemishe Tehnik der Universität Karlsruhe in einem Integralre-

aktor vorgenommen. Zu diesem Zwek wurden Katalysatorproben mit 22 mm

Durhmesser und 29 mm Länge entnommen. Vor den eigentlihen Experimenten

wurden die Proben für 1 Stunde bei einer Temperatur von 923 K konditioniert.

Tabelle 5.1 zeigt die Konzentration der Spezies im Gasgemish des Konditionie-

rungsprozesses.
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Spezies Konzentration [Vol.-%℄

fast stöhiometrishe Mishung fette Mishung magere Mishung

(�

ox

=0,9) (�

ox

=0,5) (�

ox

=1,8)

CO 1,42 1,42 1,42

O

2

0,77 0,9 1,6

C

3

H

6

0,045 0,045 0,045

NO 0,1 0,1 0,1

N

2

Verdünnung Verdünnung Verdünnung

Tabelle 5.2: Zusammentsetzung der in Experiment und Rehnungen verwendeten

Gasmishungen

Nah der Konditionierung der Probe wurden die Umsätze mit vershiedenen Gas-

mishungen bestimmt. Tabelle 5.2 faÿt die Zusammensetzung der verwendeten

Gasmishungen zusammen. Die Sauersto�konzentration wurde variiert, um je-

weils ein stöhiometrishes, fettes und mageres Abgas nahzubilden. Der �

ox

-Wert

ist de�niert als das Inverse des Redox-Verhältnisses der Mishung [30, 32℄:

�

ox

=

X

NO

+ 2X

O

2

X

CO

+ 9X

C

3

H

6

:

Mit dieser De�nition repräsentiert �

ox

= 1 eine stöhiometrishe, �

ox

> 1 eine ma-

gere und �

ox

< 1 eine fette Abgaszusammensetzung. Der Volumen�uÿ durh die

Probe beträgt 15 l/min unter Standardbedingungen (STP). Zu diesem Volumen-

�uÿ korrespondiert eine Kanalgeshwindigkeit von 1,35 m/s (STP). Der Integral-

reaktor be�ndet sih in einem Ofen, welher mit einer Heizrate von 100 K/Stunde

aufgeheizt wird und isotherme Bedingungen garantierte. Die Umsatzgeshwindig-

keiten wurden in Abhängigkeit der Reaktionstemperatur im stationären Zustand

gemessen.

Nah Beendigung der Experimente wurde die Edelmetalldispersion mittels

H

2

-Chemisorption bestimmt. Aus den Messungen wurde eine katalytish aktive

Flähe von 0,247 m

2

/g abgeleitet, was einer Dispersion von 29,1 % entspriht. Die

Berehnung des Verhältnisses aus aktiver Ober�ähe zu geometrisher Ober�ä-

he ergibt einen Wert von 70. Das Ober�ähenverhältnis von Platin zu Rhodium

wird mit 3:1 angesetzt und ist aus dem Literaturwert für einen 5:1 Pt/Rh-3-

Wege-Katalysator [96℄ entnommen. Die Messungen der Porenradienverteilung im

Washoat ergab einen mittleren Porendurhmesser von 12,29 nm und eine Poro-
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Edelmetallzusammensetzung Pt/Rh, 5:1 gew.-%

Edelmetallbeladung 50 g/ft

3

katalytish aktive Ober�ähe 0,247 m

2

/g

Ober�ähenverhältnis Pt(s)/Rh(s) 3:1

Edelemetalldispersion 29,1%

aktive Ober�ähe/geometrishe Ober�ähe 70

Kanaldurhmesser 1 mm

Kanallänge 29 mm

Kanalgeshwindigkeit (STP) 1,35 m/s

mittlerer Porenradius (Mikroporen) 12,29 nm

Porosität (Mikroporen) 27,9 %

Tortuosität 3

Washoatdike 100 �m

Aktive Platinober�ähe/Washoatvolumen 7,77�10

5

m

�1

Tabelle 5.3: Katalysatorparameter für die Simulationen

sität von 27,0 % (unter der Annahme einer konstanten Washoatdike von 100

�m). Porosität und Porenradienverteilung der Makroporen wurden niht separat

bestimmt, so daÿ in den Simulationen kombinierte Di�usionskoe�zienten (Glei-

hung 3.26) für das Washoatmodell verwendet werden. Der hierbei benötigte

Tortuositätsfaktor � = 3 ist aus der Literatur [45℄ entnommen. Eine Zusammen-

fassung der verwendeten Katalysatorparameter �ndet sih in Tabelle 5.3.

5.4 Simulationsergebnisse

In diesem Abshnitt werden Simulationsrehnungen eines Wabenkanals unter

isothermen Bedingungen vorgestellt und diskutiert. Alle Simulationen verwen-

den die Katalysatorparameter aus Tabelle 5.3. Die Rehnungen wurden mit dem

BL-Modell und dem erstellten Reaktionsmehanismus (Anhang C) durhgeführt.

Die Porendi�usion im Washoat wird über die E�ektivitätskoe�zienten berük-

sihtigt. Die Verwendung von E�ektivitätskoe�zienten ist zulässig, da der Re-

aktionsablauf bei den verwendeten Gaszusammensetzungen hauptsählih durh

die CO-Oxidation bestimmt ist. Dementsprehend wird für die magere und stö-

hiometrishe Gaszusammensetzung der sih aus der CO-Abbaugeshwindigkeit
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ergebende E�ektivitätskoe�zient verwendet, wärend für die fette Gaszusammen-

setzung der sih aus der O

2

-Abbaugeshwindigkeit ergebende E�ektivitätskoe�-

zient verwendet wird (die im Mangel vorhandene Spezies wird als limitierend für

die CO-Oxidation angesehen). Einen weitereren Grund für die Anwendung von

E�ektivitätskoe�zenten, stellen die langen Rehenzeiten dar (>24 Stunden für

einen Einzelkanal bei fester Temperatur), die bei Verwendung des detaillierten

Washaotmodells in diesem Reaktionssystem auftreten. Verantwortlih für diese

Problematik ist der hohe CO-Gehalt in den simulierten Abgaszusammensetzun-

gen, der zu einem steifen Verhalten des Di�erentialgleihungssystems führt.

5.4.1 Umsatzverhalten

Zur Überprüfung des Modells wurden Rehnungen mit den drei in Tabelle 5.2

angegebenen Gaszusammensetzungen durhgeführt und die berehneten Umsätze

in Abhängigkeit der Reaktionstemperatur den experimentell ermittelten Werten

gegenübergestellt.

Abbildung 5.1(a) zeigt die Umsätze von C

3

H

6

, CO und NO in Abhängigkeit

der Reaktionstemperatur. Die Zusammensetzung des Eingangsgases ist mager.

Die Umsetzung von C

3

H

6

, CO und NO beginnt bei a. 560 K und steigt für C

3

H

6

und CO bis 770 K bzw. 650 K auf 100 % an. Der Umsatz von NO zeigt bei

650 K ein Maximum und sinkt mit höheren Temperaturen auf Null ab. Die in

der Simulation vorausgesagten Umsätze aller drei Spezies stimmen gut mit den

experimentell gemessenen Daten überein. Insbesondere das Temperaturverhalten

der NO-Konversion und der langsame Anstieg der C

3

H

6

-Konversion im Tem-

peraturbereih über 640 K. Die Rehnung zeigt einen geringen CO-Umsatz für

Temperaturen unter 560 K. Dieser Umsatz ist vermutlih auf die im Reaktions-

mehanismus niht eingeshlossenen Kohlenwassersto�-Reaktionen auf Rhodium

zurükzuführen, was die Blokade der CO-Oxidation durh C

3

H

6

auf Rhodium

verhindert (im Gegensatz zur Situation auf Platin).

Die Umsätze in Abhängigkeit der Reaktionstemperatur für die nahezu stöhio-

metrishe Zusammensetzung des Eingangsgases sind in Abbildung 5.1(b) aufge-

tragen. Wie bei der mageren Zusammensetzung beginnt der Umsatz von C

3

H

6

,

CO und NO bei a. 560 K. Der Anstieg des Umsatzes mit der Temperatur ist

aber langsamer. Aufgrund des ungenügenden O

2

-Gehalts im Gas ist die CO-

Umsetzung niht vollständig. C

3

H

6

wird ab 770 K vollständig umgesetzt. Dies
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Abbildung 5.1: Umsätze von C

3

H

6

, CO und NO bei magerer (links) und nahezu

stöhiometrisher Gaszusammensetzung (rehts): Vergleih zwishen Experiment

und Simulation
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Abbildung 5.2: Umsätze von C

3

H

6

, CO und NO bei fetter Gaszusammensetzung:

Vergleih zwishen Experiment und Simulation
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zeigt, daÿ C

3

H

6

im Wettstreit um O

2

e�ektiv mit CO konkurrieren kann. NO

wird für Temperaturen ab 730 K ebenfalls vollständig umgesetzt. Bezüglih der

NO- und CO-Konversion und dem Wettstreit von CO und C

3

H

6

um O

2

stimmt

die Vorhersage der Simulation gut mit den experimentellen Resultaten überein.

Abweihungen bestehen bei der Vorhersage der C

3

H

6

-Konversion im Temperatur-

bereih zwishen 620 K und 760 K. Im Vergleih zu den experimentellen Daten

ist der vorhergesagte Umsatz zu groÿ.

Das fette Eingangsgasgemish enthält nur 0,4 Vol-% O

2

, was in einem maxi-

malen CO-Umsatz von a. 33 % resultiert. Für Temperaturen über 840 K erreiht

die NO-Umsetzung 100 %. Im Vergleih zu den Umsatzverläufen der anderen Gas-

zusammensetzungen ist der Umsatzanstieg von C

3

H

6

, CO und NO langsamer, ins-

besondere für die C

3

H

6

-Konversion. Im Hinblik auf die CO- und NO-Konversion

stimmt die Vorhersage der Rehnung gut mit dem Experiment überein. Groÿe

Abweihungen zeigen sih jedoh bei der C

3

H

6

-Konversion. Zurükzuführen sind

diese Abweihungen auf die Tatsahe, daÿ unter fetten Bedingungen eine gröÿere

Anzahl von Ober�ähenspezies, z. B. partiell oxidierte C

3

H

6

-Reaktionsprodukte,

auf der katalytishen Ober�ähe existieren. Diese können die Ober�ähe blokie-

ren und so die Sauersto�bedekung reduzieren. Weiterhin können diese Spezies

zu einer gröÿeren Zahl von relevanten Reaktionspfaden führen. Diese Problematik

trat bereits in Abshnitt 4.5.3 auf und zeigt, daÿ zur Verbesserung der Vorhersa-

gequalität des C

3

H

6

-Umsatzes unter fetten Bedingungen weitere Reaktionen und

Ober�ähenspezies in den Reaktionsmehanismus aufgenommen werden müssen.

5.4.2 Kopplung zwishen Gasphase und Ober�ähe

Die Kopplung zwishen Gasphase und Ober�ähe bei der Umsetzung von C

3

H

6

,

CO und NO im untersuhten Pt/Rh-3-Wege-Katalysator soll anhand der Umsatz-

und Bedekungsgradverläufe im Wabenkanal dargestellt werden. Besonders deut-

lih zeigt sih diese Kopplung bei mageren Mishungen. In Abbildung 5.3 sind die

berehneten Massenbrühe von C

3

H

6

, CO, CO

2

und NO im Kanal bei einer Tem-

peratur von 680 K gezeigt. Das Eingangsgemish entspriht der mageren Zusam-

mensetzung (Tabelle 5.2). Der Verlauf der Massenbrühe zeigt, daÿ der Groÿteil

von C

3

H

6

innerhalb der ersten 1,5 m des Wabenkanals abgebaut werden. In die-

sem Bereih wird CO ebenfalls nahezu vollständig umgesetzt. Die NO-Konversion

ist ebenfalls auf diesen Bereih begrenzt und geht danah auf Null zurük.
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Abbildung 5.3: Massenbruhverteilung von C

3

H

6

, CO, CO

2

und NO im Kanal

bei 673 K; mageres Eingangsgemish (�

ox

=1,8)
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Dieses Verhalten kann mit Hilfe des axialen Verlaufes der Ober�ähenbedekung

erklärt werden. Die berehneten Bedekungsgrade von Platin und Rhodium sind

in Abhängigkeit der axialen Position im Kanal in Abbilung 5.4 und 5.5 gezeigt.

Die Bedekunsgrade sind in Bezug auf die gesamte katalytishe Ober�ähe, be-

stehend aus Platin und Rhodium, de�niert; d. h.

P

N

s

i=1

�

i; Pt

+�

i;Rh

= 1.

Abbildung 5.4 verdeutliht, daÿ in einem Abstand von 1,5 m vom Kanal-

eingang der Bedekungszustand der katalytishen Ober�ähe stark variiert. Auf-

grund der abnehmenden CO-Konzentration in der Gasphase kommt es auf Pla-

tin zu einem Übergang von einer hauptsählih mit CO(s)-bedekten Ober�ähe

zu einem O(s)-bedekten Ober�ähenzustand. Diese Variation wird vom abneh-

menden CO/O

2

-Verhältnis in der Gasphase initiiert. Während dieses Überganges

nimmt die Zahl der freien Platinplätze innerhalb der Übergangszone zu, was eine

verstärkte NO-Adsorption und Dissoziation erlaubt. Wenn die Platinober�ähe

den O(s)-bedekten Zustand erreiht, nimmt die Zahl der freien Platinplätze wie-

der ab und das Dissoziationsgleihgewiht vershiebt sih zu NO(s). Dies beendet

die NO-Konversion.
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Abbildung 5.5: Bedekungsgrad von Rhodium bei 673 K in Abhängigkeit der

axialen Position im Kanal; mageres Eingangsgemish (�

ox

=1,8)

Der Rhodiumanteil der katalytishen Ober�ähe geht von einem N(s)-bedekten

Zustand in ein O(s)-bedekten Zustand über. Diese Bedekungszustandsänderung

ist in Abbildung 5.5 zu erkennen. Nah 1,5 m axialem Abstand vom Kanalein-

gang ist Rhodium fast vollständig mit O(s) bedekt und ist, ebenso wie Platin,

inaktiv bezüglih der NO-Konversion. Die ersten 1,5 m im Kanal ist Rhodium

hauptsählih mit N(s) bedekt und somit aktiv bezüglih der NO-Reduktion.

Mit ansteigender Temperatur bewegt sih der Übergangspunkt in Rihtung

Kanaleingang, was eine Reduzierung des zur NO-Konversion aktiven Bereihes

zur Folge hat. In Abbildung 5.1(a) ist der daraus resultierende Rükgang der

NO-Reduktion mit zunehmender Temperatur zu sehen.

5.4.3 �-Fenster

Wie bereits in der Einführung bemerkt, ist das �-Fenster eine typishes Mittel

zur Charaktereisierung eines 3-Wege-Katalysators. Als �-Fenster wird der shma-

le Bereih um das stöhiometrishe Luft/Kraftsto�-Verhältnis bezeihnet, in dem

C

3

H

6

, CO, CO

2

und NO simultan und e�zient abgebaut werden. Abbildung 5.6
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Abbildung 5.6: �-Fenster bei 773 K: Vergleih zwishen Simulation und Experi-

ment

zeigt die berehneten Umsätze bei einer Temperatur von 773 K für vershie-

dene O

2

-Konzentrationen (restlihe Gaszusammensetzung wie Tabelle 5.2). Die

gewählte Temperatur von 773 K ist eine typishe Abgastemperatur am Katalysa-

toreingang bei Teillastbetrieb [6℄. Die in Abbildung 5.6 gezeigten experimentellen

Daten sind den in Abshnitt 5.4.1 verwendeten Experimenten entnommen. Die

Simulation gibt das �-Fensters im mageren Bereih gut wieder. Im fetten Bereih

wird die CO-Konversion gut vorhergesagt, wohingegen, wie bereits in Abbildung

5.2 gezeigt, die C

3

H

6

-Konversion stark vom Experiment abweiht.



Kapitel 6

Zusammenfassung und Ausblik

Die vorliegende Arbeit behandelt die Modellierung und numerishe Simulation

von Abgaskatalysatoren unter Verwendung von detaillierten Reaktionsmehanis-

men. Die im einzelnen in dieser Arbeit simulierten Systeme umfassen die HC-SCR

(Seletive-Catalyti-Redution) auf Pt/Al

2

O

3

und Pt/Rh-3-Wege-Katalysatoren.

Ein einzelner Kanal (Wabe) des Katalysators dient als Modell zur Beshrei-

bung der Prozesse im Wabenkatalysator. Zur Berehnung eines solhen Kanals

werden zwei Modelle verwendet. Zum einen ist dies das Modell des idealen Strö-

mungsrohres (PFTR-Modell, Plug-Flow-Tubular-Reator, eindimensional) und

zum anderen das Modell des realen Strömungsrohres (BL-Modell, Boundary-

Layer, zweidimensional). Die dem BL-Modell zugrundeliegenden Erhaltungsglei-

hungen sind wesentlih komplexer und rehenzeitaufwendiger als die des PFTR-

Modells. Im Gegenzug ermögliht das BL-Modell aber eine detaillierte Beshrei-

bung der Massentransporte�ekte in der Gasphase, was mit dem PFTR-Modell nur

indirekt mit Hilfe von Massentransportkoe�zienten möglih ist. Die Tranportgrö-

ÿen in den Erhaltungsgleihungen hängen von der jeweiligen Konzentration und

Temperatur ab und werden aus molekularen Gröÿen berehnet.

Die hemishen Prozesse auf der Katalysatorober�ähe werden in dieser Ar-

beit durh detaillierte Reaktionsmehanismen beshrieben. Dazu wird das Kon-

zept der Elementarreaktionen verwendet. Wehselwirkungen der Adsorbate unter-

einander sind durh bedekungsabhängige Aktivierungsenergien berüksihtigt.

Die Reaktionsshritte und kinetishen Daten wurden aus der Literatur und bereits

bestehenden Reaktionsmehanismen entnommen. Noh niht bekannte Geshwin-

digkeitskoe�zienten wurden durh den Vergleih von Simulationsergebnissen und

experimentellen Messungen abgeshätzt.
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Es zeigt sih, daÿ für einen quantitativen Vergleih zwishen Experiment und

Simulation die Transportlimitierung durh die Porendi�usion im Washoat niht

vernahlässigt werden darf. Zur Berüksihtigung dieses Transportprozesses wer-

den zwei Modelle verwendet. Das einfahe Porendi�usionsmodell basiert auf der

Multiplikation der Reaktionsgeshwindigkeit mit einem sogenannten E�ektivi-

tätskoe�zienten. Dieser Ansatz unterliegt einigen Einshränkungen. So muÿ die

Gesamtreaktion im wesentlihen durh den Abbau oder die Bildung einer Spezies

kontrolliert sein und die Abbau- oder Bildungsgeshwindigkeit sollte eine feste

Reaktionsordnung aufweisen. Weiterhin können Untershiede der individuellen

Di�usionsgeshwindigkeiten und lokale Bedekungsgradvariationen niht berük-

sihtigt werden. Das zweite und allgemeinere Porendi�usionsmodell basiert auf

der Lösung der eindimensionalen Reaktions-Di�usionsgleihung für jede Spezies.

Dieses Modell erfordert keine speziellen Annahmen über das Reaktionssystem,

und es lassen sih die Bedekungsgrade und Spezieskonzentrationen innerhalb

des Washoats berehnen.

Zur Durhführung der Simulationen mit dem BL-Modell wurde auf das am

IWR entwikelte Programmpaket DETCHEMS

hannel

[41℄ zurükgegri�en. Dieses

Programmpaket wurde mit den in dieser Arbeit entwikelten Unterprogrammen

zur Beshreibung der Porendi�usion im Washoat gekoppelt. Weiterhin wurde in

dieser Arbeit das PFTR-Modell in ein Computerprogramm umgesetzt, welhes

ebenfalls die Unterprogramme zur Beshreibung der Porendi�usion im Washoat

enthält.

Um die Ober�ähenprozesse bei der HC-SCR Reaktion auf Pt/Al

2

O

3

zu be-

shreiben, wurde ein Ober�ähenmehanismus entwikelt, der die Reaktionen der

Spezies NO, NO

2

, N

2

O, N

2

, CO, CO

2

, C

3

H

6

, H

2

, OH, H

2

O und O

2

auf Platin

berüksihtigt. Insgesamt beinhaltet der Reaktionsmehanismus 24 Ober�ähen-

spezies und besteht aus 66 Elementarreaktionen. Um das Modell, bestehend aus

Reaktionsmehanismus und Kanalmodell, zu testen, wurden zunähst die Teilre-

aktionssysteme NO-Oxidation und C

3

H

6

-Oxidation auf Pt/Al

2

O

3

simuliert und

die Ergebnisse mit experimentellen Daten verglihen. Dabei ergab sih eine gu-

te Übereinstimmung. Durh das Zusammenfügen dieser beiden Teilmehanismen

und der Hinzunahme des NO-Reduktionsmehanismus ergibt sih der Reaktions-

mehanismus der HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

. Der Vergleih der Simulationsergebnisse

der HC-SCR mit gemessenen Daten zeigt ebenfalls eine gute Übereinstimmung.
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Die Simulationsergebnisse der C

3

H

6

-Oxidation belegen, daÿ C

3

H

6

-Intermediate

vor der Zündung die Ober�ähe blokieren, obwohl C

3

H

6

gegenüber dem Sauer-

sto� nur in geringer Konzentration vorliegt. Dieser E�ekt erklärt sih durh die

Bildung von Reaktionsprodukten wie CO(s) und C

3

H

5

(s) (Propylidin), welhe

aufgrund der hohen Desorptionsenergie bzw. Stabilität erst bei höheren Tempera-

turen die Ober�ähe verlassen bzw. abgebaut werden. Erst nah der Zündung der

Reaktion geht die Ober�ähe in einen wesentlih reaktiveren, sauersto�bedekten

Zustand über. Die Anwesenheit von NO in der Gasphase erhöht die Zündtempe-

ratur der C

3

H

6

-Oxidation, da adsorbiertes NO ebenfalls die Ober�ähe blokiert

und die CO-Oxidationsreaktion verlangsamt.

Die Blokierung der Ober�ähe ist der Grund, warum bei der HC-SCR erst

nah der Zündung der C

3

H

6

-Oxidation eine Reduktion von NO zu beobahten

ist. Die Reduktion von NO erfolgt jedoh nur innerhalb eines shmalen Tem-

peraturfensters. Die in dieser Arbeit durhgeführten Simulationen zeigen, daÿ

dieses Verhalten durh den Verlauf der Bedekungsgrade auf der katalytishen

Ober�ähe bedingt ist. So stehen erst mit der Zündung der C

3

H

6

-Oxidation ge-

nügend freie Ober�ähenplätze für die NO-Dissoziation zur Verfügung und somit

kann erst dann die NO-Reduktion einsetzen. Bei höheren Temperaturen geht die

Platinober�ähen jedoh in einen sauersto�bedekten Zustand über. Auf einer

solhen Ober�ähe wird NO nur noh zu NO

2

umgesetzt. Die Selektivität der

NO-Reduktion bezüglih N

2

O liegt bei 70 � 80 %. Dieses shlehte Selektivi-

tätsverhalten läÿt sih darauf zurükführen, daÿ wegen der geringe Anzahl an

freien Plätzen die N(s)-Konzentration gegenüber der NO(s)-Konzentration auf

der Ober�ähe gering ist und somit die Reaktion zwishen N(s) und NO(s) zu

N

2

O(s) gegenüber der N(s)-Rekombinationsreaktion bevorzugt abläuft.

Die Vergleihe zwishen berehneten Umsätzen und experimentell bestimmten

Umsätzen zeigen den starken Ein�uÿ der Porendi�usion im Washoat, insbeson-

dere im Zündbereih. Die Beshreibung dieser Massentransportlimitierung durh

E�ektivitätskoe�zienten ermögliht im Allgemeinen eine akzeptabele Überein-

stimmung zwishen Simulation und experimentellen Daten. Dieser Ansatz ver-

sagt aber, wenn gleihzeitig Massentransport und kinetish kontrollierte Reakti-

onsgeshwindigkeiten auftreten, wie es bei der HC-SCR für höhere Temperaturen

der Fall ist. Diese Situation kann nur mit Hilfe des detaillierten Porendiffusions-

modells korrekt beshrieben werden. Bei Verwendung des detaillierten Porendif-
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fusionsmodells zeigte sih allerdings auh insgesamt eine besseren Übereinstim-

mung zwishen Simulation und Experiment.

Der Vergleih von Rehnungen des BL-Modells mit Rehnungen des PFTR-

Modells bei Verwendung von Massentransportkoe�zienten zeigt nur minimale

Untershiede. Einer der Gründe ist vermutlih der geringere Ein�uÿ des Massen-

transports in der Gasphase gegenüber dem Massentransport im Washoat auf das

Umsatzverhalten. Weiterer Gründe sind die geringen Kanalgeshwindigkeiten in

den Experimenten. Für abweihende Betriebsbedingungen sollte die Anwendbar-

keit des PFTR-Modells mit Massentransferkoe�zienten durh Vergleih mit dem

BL-Modell trotzdem von Fall zu Fall überprüft werden.

In einem weiteren Shritt wurde der HC-SCR Reaktionsmehanismus um

die Reaktionen von NO, CO und O

2

auf Rhodium erweitert. Dieser Reakti-

onsmehanismus beshreibt die Ober�ähenreaktionen auf einem Pt/Rh-3-Wege-

Katalysator. Aufgrund der Anforderung an die Rehenzeit wurde der aus der HC-

SCR übernommene NO-Reaktionsmehanimsus auf Platin jedoh vereinfaht, d.

h. bei der NO-Reduktion wird niht mehr zwishen N

2

und N

2

O untershieden,

und die NO-Oxidation wird vernahlässigt. Des weiteren muÿten Änderungen

am CO-Oxidationsmehanismus vorgenommen werden, die sih auf die Anwe-

senheit von CeO

2

in kommerziellen 3-Wege-Katalysatoren zurükführen lassen.

Der durhgeführte Vergleih zwishen Simulationen und Messungen an einem

kommerziellen 3-Wege-Katalysator zeigt eine gute Übereinstimmung. Für fette

Mishungen bestehen allerdings noh qualitiative Untershiede im C

3

H

6

-Umsatz.

Diese Abweihungen bereiten jedoh keine Probleme, solange man sih im �-

Fenster des 3-Wege Katalysators oder bei � > 1 be�ndet.

Das Umsatzverhalten des 3-Wege Katalysators ist, ähnlih wie bei der HC-

SCR auf Pt/Al

2

O

3

, stark durh den Bedekungszustand der Ober�ähe bestimmt.

Allerdings ist aufgrund des hohen CO-Gehalts in den verwendeten Gasmishun-

gen die CO-Oxidation die bestimmende Reaktion für das Gesamtreaktionssystem.

Unter mageren Bedingungen de�niert die Länge der Reaktionszone, in der CO

und C

3

H

6

abgebaut wird, den Bereih in dem NO reduziert werden kann. Der

Grund ist wie bei der HC-SCR, daÿ bei zu geringem CO/O

2

Verhältnis die kata-

lytishe Ober�ähe in einem sauersto�bedekten Zustand vorliegt.

Für die Weiterentwiklung der Modelle werden die folgenden Shwerpunkte

gesehen:
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Die fortshreitende Aufklärung von Ober�ähenreaktionsmehanismen durh mo-

derne experimentelle Untersuhungstehniken, wie z. B. SFG-Spektroskopie, und

insbesondere die Identi�zierung der aktiven Zentren ermögliht ein vertieftes Ver-

ständnis der katalytishen Prozesse. Dieses sollte in die Weiterentwiklung der

Reaktionsmehanismen ein�ieÿen. Insbesondere zur verbesserten Vorhersagefä-

higkeit bei fetten Mishungen müssen weitere Spezies und Reaktionshritte hin-

zugenommen werden. Dabei sollten insbesondere teiloxidierte Kohlenwassersto�e

und die zugehörigen Reaktionen beahtet werden.

Zur weiteren Validierung des Pt/Rh-3-Wege-Reaktionsmehanismus könnten

Katalysatoren mit vershiedenen Pt/Rh-Verhältnissen untersuht werden und die

gewonnenen Messergebnisse den Simulationsergebnissen gegenübergestellt wer-

den. Hierzu ist es jedoh notwendig, daÿ die Edelmetallober�ähe, z. B. mit spek-

troskopisher Methoden [96℄, für jede Edelmetallkomponente seperat bestimmt

wird.

Ein nähster Shritt ist die Hinzunahme von Speihere�ekten, die bei Abgas-

katalysatoren unter instationären Betriebszuständen auftreten. Ein solhes Spei-

hermodell könnte dann auh zusammen mit dem Reaktionsmehanismus der

HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

zur Modellierung und Simulation von Speiherkatalysa-

toren verwendetet werden.

Da es letztendlih das Ziel ist, einen kompletten Testzyklus zu simulieren, muÿ

das Einkanalmodell mit einem Modell zur Beshreibung des Wärmetransports im

Wabenkörper kombiniert werden. Mit einem solhen Modell können dann auh

durh die Auswahl repräsentativer Kanäle Inhomogenitäten im Einströmbereih

des Wabenkörpers berüksihtigt werden.
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Anhang A

Ermittlung kinetisher Daten aus

TPD Experimenten

Einige der kinetishen Daten in den erstellten Mehanismen wurden aus der Aus-

wertung von TPD-Daten gewonnen. Deshalb soll im folgenden das Vorgehen dabei

umrissen werden.

Unter TPD versteht man die Temperatur-ProgrammierteDesorption. Hierzu

wird die katalytishe Ober�ähe mit einer oder mehreren Sorten von Adsorbaten

belegt. Anshlieÿend wird der Katalysator mit einer konstanten Heizgeshwin-

digkeit � erwärmt und der Partialdruk der desorbierten Spezies als Funktion

der Desorptionstemperatur gemessen. Dieser Vorgang läuft meist in einer UHV-

Apparatur ab, bei der die Pumpgeshwindigkeit so hoh ist, daÿ Readsorption

vermieden wird. Aus der Temperatur T

max

, bei welher der Partialdruk der Spe-

zies i ein Maximum zeigt, läÿt sih die Aktivierungsenergie der Desorption be-

stimmen. Ist eine andere Ober�ähenreaktion geshwindigkeitsbestimmend für

die Desorption einer Spezies, so ergibt sih die zu dieser Reaktion zugehörige

Aktivierungsenergie.

Handelt es sih um eine Reaktion erster Ordnung (z. B. NO-Desorption),

so hängen Aktivierungsenergie E

a

und Vorfaktor A und T

max

über die folgende

Beziehung zusammen:

E

a

RT

2

max

=

A

�

exp

�

E

a

RT

max

�

:

122



123

Im Falle einer Reaktion zweiter Ordnung (z. B. O

2

-Desorption) lautet der Zu-

sammenhang:

E

a

RT

2

max

= 2

A

�

�

max

exp

�

E

a

RT

max

�

:

�

max

steht in diesem Ausdruk für den bei T

max

verbliebenen Bedekungsgrad

der betrahteten Spezies.

Aus den obigen Gleihungen läÿt sih numerish die Aktivierungsenergie E

a

bestimmen. Allerdings muÿ hierzu der Vorfaktor A vorgegeben werden.

Die Vorgabe des Vorfaktors kann wegfallen, wenn die Heizgeshwindigkeit �

variiert wird. In diesem Fall kann aus der Auftragung von ln

�

T

2

max

�

�

über T

�1

max

die Aktivierungsenergie aus der Steigung der sih ergebenden Geraden und der

Vorfaktor aus dem Shnittpunkt der Geraden mit der y-Ahse ermittelt werden,

denn es gilt die Beziehung

ln

�

T

2

max

�

�

=

E

a

RT

max

+ ln

�

E

a

AR

�

:

Eine ausführlihe Übersiht über die TPD-Methode und ihre Auswertung �ndet

sih beispielsweise in [24℄.



Anhang B

HC-SCR: Reaktionsmehanismen

B.1 Bildungsenthalpien

Tabelle B.1: Standardbildungsenthalpien für die Gasphase und die Platinober�ähe

in kJ/mol.

Ober�ähenspezies Standardbildungs- Adsorptions- Standardbildungs-

enthalpie (Gas) enthalpie (Pt) enthalpie (surfae)

CH

3

(s) 143; 5

j

158; 99

a

-15,5

CH

2

(s) 376; 6

j

284; 5

a

92,1

CH(s) 594; 1

j

405; 8

a

188,3

C(s) 711; 3

j

627; 6

a

87,5

H(s) 217; 98

j

255; 2

a

-37,2

C

2

H

3

(s) 476; 9

b

405; 85

b

71,1

C

3

H

6

(s) 20; 4



72; 7

d

-52,3

C

3

H

5

(s) 464; 2

f

405; 8

e

-58,4

C

3

H

5

(s1) 169; 1



31

d

-138,1

CH

3

CO(s) �12



167; 4

b

-179,4

OH(s) 39; 3



251; 4

k

-212,1

H

2

O(s) �241; 8

j

62; 8

k

-304,6

O(s) 249; 4



365; 5

d

-116,1
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Ober�ähenspezies Standardbildungs- Adsorptions- Standardbildungs-

enthalpie (Gas) enthalpie (Pt) enthalpie (surfae)

CO(s) �110; 4



146; 4

d

-256,8

CO

2

(s) �393; 5



27; 1

h

-420,6

NO(s) 90; 2



140

d

-49,8

NO

2

(s) 33; 9



60

d

-26,91

N

2

O(s) 82



54; 4

d

27,6

N(s) 472; 6



427; 05

i

45.55

a) [15℄ entnommen.

b) Shustorovih/Bell [97℄ entnommen.

) [98℄ entnommen.

d) Desorptionsenergie.

e) C

2

H

3

(s) Wert.

f) MOPAC [99℄ Rehnung.

h) Physisorptionsenthalpie aus Atkins [100℄.

i) Shustorovih/Bell [87℄ entnommen.

j) [21℄ entnommen.

k) [22℄ entnommen.
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B.2 HC-SCR Mehanismus

C

3

H

6

-Oxidation

Tabelle B.2: Ober�ähenreaktionsmehanismus der C

3

H

6

-Oxidation auf Platin.

Die Einheiten sind A [mol, m, s℄, E

a

[kJ/mol℄. �

i

beshreibt die Variation der

Aktivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung gemäÿ Gleihung (2.48) mit dem Be-

dekungsgrad der Spezies i.

Reaktion A / S

0

� /� E

a

Ref.

I Adsorption:

1. O

2

+ Pt(s) + Pt(s) ! O(s) + O(s) S

0

= 7; 0 � 10

�2

0; 0 0; 0 [37,101℄

a

2. C

3

H

6

+ Pt(s) + Pt(s) ! C

3

H

6

(s) S

0

= 9; 8 � 10

�1

0; 0 0; 0

b

3. C

3

H

6

+ O(s) + Pt(s) ! C

3

H

5

(s1) + OH(s) S

0

= 5; 0 � 10

�2

0; 0 0; 0



�

Pt(s)

-0,9

4. H

2

+ Pt(s) + Pt(s) ! H(s) + H(s) S

0

= 4; 6 � 10

�2

0; 0 0; 0 [37,101℄

�

Pt(s)

-1,0

5. H

2

O + Pt(s) ! H

2

O(s) S

0

= 7; 5 � 10

�1

0; 0 0; 0 [37,101℄

6. OH + Pt(s) ! OH(s) S

0

= 1; 0 � 10

�0

0; 0 0; 0 [22,37℄

7. CO

2

+ Pt(s) ! CO

2

(s) S

0

= 5; 0 � 10

�3

0; 0 0; 0 [37℄

8. CO + Pt(s) ! CO(s) S

0

= 8; 4 � 10

�1

0; 0 0; 0 [37,102℄

II Desorption:

9. O(s) + O(s) ! O

2

+ Pt(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 232; 2

b

�

O(s)

90,0

10. C

3

H

6

(s) ! C

3

H

6

+ Pt(s) + Pt(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 72; 7 [72℄

11. C

3

H

5

(s1) + OH(s) ! C

3

H

6

+ O(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 31; 0



12. H(s) + H(s) ! H

2

+ Pt(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 67; 4 [74℄

�

H(s)

6,0

13. H

2

O(s) ! Pt(s) + H

2

O 1; 00 � 10

13

0; 0 40; 3 [74℄

14. OH(s) ! Pt(s) + OH 1; 00 � 10

13

0; 0 251; 4 [22℄

15. CO(s) ! CO + Pt(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 146; 4 [37℄

�

CO(s)

33,0

16. CO

2

(s) ! CO

2

+ Pt(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 27; 1 [37℄

III Ober�ähenreaktionen:

IIIa C

3

H

5

(s1)-Oxidation

17. C

3

H

5

(s1) + O(s) ! C

3

H

4

(s1) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 95; 0

d

18. C

3

H

4

(s1) + O(s) ! C

3

H

3

(s1) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 0; 0

e

19. C

3

H

3

(s1) + O(s) ! C

2

H

2

(s1) + OH(s) + C(s) 1; 36 � 10

40

0; 0 0; 0

e

20. C

2

H

2

(s1) + O(s) ! OH(s) + C(s) + CH(s1) 1; 36 � 10

40

0; 0 0; 0

e

21. CH(s1) + O(s) ! OH(s) + C(s) 3; 70 � 10

40

0; 0 0; 0

e

IIIb C

3

H

6

(s) -Abbau

22. C

3

H

6

(s) ! C

3

H

5

(s) + H(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 75; 4 [72℄

23. C

3

H

5

(s) + H(s) ! C

3

H

6

(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 48; 8

f

24. C

3

H

5

(s) + Pt(s) ! C

2

H

3

(s) + CH

2

(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 108; 2 [72℄

25. C

2

H

3

(s) + CH

2

(s) ! C

3

H

5

(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 3; 2

f

26. C

2

H

3

(s) + Pt(s) ! CH

3

(s) + C(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 46; 0 [37℄

g

27. CH

3

(s) + C(s) ! C

2

H

3

(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 46; 9 [37℄
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Reaktion A / S

0

� /� E

a

Ref.

III CH

x

-Abbau

28. CH

3

(s) + Pt(s) ! CH

2

(s) + H(s) 1; 26 � 10

22

0; 0 70; 4 [37,73℄

29. CH

2

(s) + H(s) ! CH

3

(s) + Pt(s) 3; 09 � 10

22

0; 0 0; 0 [73℄

30. CH

2

(s) + Pt(s) ! CH(s) + H(s) 7; 00 � 10

22

0; 0 0; 0 [37,73℄

h

31. CH(s) + H(s) ! CH

2

(s) + Pt(s) 3; 09 � 10

22

0; 0 0; 0 [73℄

32. CH(s) + Pt(s) ! C(s) + H(s) 3; 09 � 10

22

0; 0 0; 0 [73℄

33. C(s) + H(s) ! CH(s) + Pt(s) 1; 25 � 10

22

0; 0 138; 0 [37,73℄

IIId C

2

H

x

-Oxidation

34. C

2

H

3

(s) + O(s) ! CH

3

CO(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

19

0; 0 62; 3

f

35. CH

3

CO(s) + Pt(s) ! C

2

H

3

(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 196; 7 [97℄

�

O(s)

-45,0

36. CH

3

(s) + CO(s) ! CH

3

CO(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 92; 9

f

37. CH

3

CO(s) + Pt(s) ! CH

3

(s) + CO(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 0; 0

f

�

CO(s)

-33,0

IIIe CH

x

-Oxidation

38. CH

3

(s) + O(s) ! CH

2

(s) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 36; 6 [15℄

j

39. CH

2

(s) + OH(s) ! CH

3

(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 25; 1 [15℄

40. CH

2

(s) + O(s) ! CH(s) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 25; 1 [15℄

41. CH(s) + OH(s) ! CH

2

(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 25; 2 [15℄

j

42. CH(s) + O(s) ! C(s) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 25; 1 [15℄

43. C(s) + OH(s) ! CH(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 224; 8 [15℄

j

IIIf H, OH, H

2

O Reaktionen

44. O(s) + H(s) ! OH(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 11; 5 [74℄

45. OH(s) + Pt(s) ! O(s) + H(s) 5; 77 � 10

22

0; 0 74; 9 [74℄

k

46. H(s) + OH(s) ! H

2

O(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 17; 4 [74℄

47. H

2

O(s) + Pt(s) ! H(s) + OH(s) 3; 66 � 10

21

0; 0 73; 6 [74℄

k

48. OH(s) + OH(s) ! H

2

O(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 48; 2 [74℄

49. H

2

O(s) + O(s) ! OH(s) + OH(s) 2; 35 � 10

20

0; 0 41; 0 [74℄

k

IIIg CO-Oxidation

50. CO(s) + O(s) ! CO

2

(s) + Pt(s) 1; 00 � 10

18

0; 0 108; 0 [37,74℄

l

�

CO(s)

33,0

�

NO(s)

-90,0

51. CO

2

(s) + Pt(s) ! CO(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 155; 1

f

�

O(s)

-45,0

52. C(s) + O(s) ! CO(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 0; 0 [15℄

�

CO(s)

-33,0

53. CO(s) + Pt(s) ! C(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 228; 5 [15℄

j

�

O(s)

-45,0

a) Literaturwert ohne Temperaturabhängigkeit von S

0

b) Mittelwert aus Literaturdaten

) Abshätzung durh Vergleih von Simulation und Experiment (C

3

H

6

-Oxidation auf Pt/Al

2

O

3

)

d) Abgeleitet aus der Aktivierungsenergie der C-H Spaltung in CH

2

CH

3

(s) [97℄

e) Pseudo Reaktion

f) Aktivierungsenergie abgeleitet aus Bildungsenthalpien

g) Literaturwert ohne Anstieg der Aktivierungsenergie mit �

C(s)

h) Literaturwert wegen thermodynamisher Konsistenz um 0,3 kJ/mol erhöht

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

k) Explizite Angabe der in [74℄ verwendeten Gleihgewihtsreaktion
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l) Adaption der Literaturwerte (3; 70 � 10

21

, 105,0 kJ/mol; 3; 70 � 10

19

, 117,6 kJ/mol)

und Hinzunahme der Abhängigkeit der Aktivierungsenergie von �

NO(s)

NO-Reduktion und -Oxidation

Tabelle B.3: Ober�ähenreaktionsmehanismus der NO-Reduktion und -Oxidation

auf Platin. Die Einheiten sind A [mol, m, s℄, E

a

[kJ/mol℄. �

i

beshreibt die Va-

riation der Aktivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung gemäÿ Gleihung (2.48)

mit dem Bedekungsgrad der Spezies i.

Reaktion A / S

0

� /� E

a

Ref.

I Adsorption:

54. NO + Pt(s) ! NO(s) 8; 50 � 10

�1

0; 0 0; 0 [85,103�105℄

a

55. NO

2

+ Pt(s) ! NO

2

(s) 9; 00 � 10

�1

0; 0 0; 0 [106℄

56. N

2

O + Pt(s) ! N

2

O(s) 2; 50 � 10

�2

0; 0 0; 0 [107℄

a

II Desorption:

57. NO(s) ! NO + Pt(s) 1; 00 � 10

16

0; 0 140; 0 [78,80,82,83℄

a j

�

O(s)

10,0

58. NO

2

(s) ! NO

2

+ Pt(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 60; 0 [78,79℄

a

59. N(s) + N(s) ! N

2

+ Pt(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 113; 9 [87℄

b

�

CO(s)

75,0

60. N

2

O(s) ! N

2

O + Pt(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 54; 4 [87℄

III NO-Ober�ähenreaktionen:

61. NO + O(s) ! NO

2

(s) 1; 40 � 10

10

0; 5 97; 5

e 

�

O(s)

45,0

62. NO

2

(s) ! NO + O(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 98; 7 [78℄

e i

63. NO(s) + Pt(s) ! N(s) + O(s) 4; 00 � 10

21

0; 0 107; 8 [85℄

f

�

CO(s)

-3,0

64. N(s) + O(s) ! NO(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 128; 1

e

�

O(s)

45,0

65. NO(s) + N(s) ! N

2

O(s) + Pt(s) 1; 00 � 10

21

0; 0 90; 9 [87℄

g 

66. N

2

O(s) + Pt(s) ! NO(s) + N(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 66; 9 [108℄

h

a) Mittelwert aus Literaturdaten

b) Variation der Aktivierungsenergie mit �

CO(s)

hinzugenommen

) Vorfaktor abgeshätzt durh Vergleih von Simulation und Experiment

e) Aktivierungsenergie abgeleitet aus Bildungsenthalpien

f) Verringerung der Aktivierungsenergie und des Vorfaktors gegenüber den

Literaturwerten(7; 40 � 10

23

, 119 kJ/mol); Bedekungsabhängigkeit eingeführt

g) Aktivierungsenergie erhöht gegenüber dem Literaturwert (87,9 kJ/mol)

h) Aktivierungsenergie erhöht gegenüber dem Literaturwert (64,89 kJ/mol)

i) Aktivierungsenergie erhöht gegenüber dem Literaturwert (92,1 kJ/mol)

j) Bedekungsabhängigkeit wird nur bei der Simulation der NO-Oxidation ohne C

3

H

6

verwendet



Anhang C

3-Wege-Katalysator:

Reaktionsmehanismen

Der Ober�ähenreaktionsmehanismus eines Pt/Rh-3-Wege Katalysators setzt

sih aus dem bereits zur Simulation der HC-SCR verwendeten C

3

H

6

-Oxidations-

mehanismus auf Pt/Al

2

O

3

, einem vereinfahten NO-Reduktionsmehanismus

auf Platin und einem Reaktionsmehanismus der NO-Reduktion bzw. CO-Oxi-

dation auf Rhodium zusammen. Der zur Simulation der HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

verwendete Reaktionsmehanismus wurde in den folgenden Punkten modi�ziert:

� Vernahlässigung der OH-Adsorption und Desorption,

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

modynamishe Anpassungen der Reaktionen 36, 51 und 53,

� Vereinfahung des NO-Reaktionssystems,

� Hinzunahme von NO-Reduktion bzw. CO-Oxidation auf Rhodium.

129
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C

3

H

6

/CO-Oxidation auf Pt

Tabelle C.1: Ober�ähenreaktionsmehanismus der C

3

H

6

/CO-Oxidation auf Pla-

tin. Die Einheiten sind A [mol, m, s℄, E

a

[kJ/mol℄. �

i

beshreibt die Variation

der Aktivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung gemäÿ Gleihung 2.48 mit dem

Bedekungsgrad der Spezies i.

Reaktion A / S

0

� /� E

a

Ref.

I Adsorption:

1. O

2

+ Pt(s) + Pt(s) ! O(s) + O(s) S

0

= 7; 0 � 10

�2

0; 0 0; 0 [37,101℄

a

2. C

3

H

6

+ Pt(s) + Pt(s) ! C

3

H

6

(s) S

0

= 9; 8 � 10

�1

0; 0 0; 0

b

3. C

3

H

6

+ O(s) + Pt(s) ! C

3

H

5

(s1) + OH(s) S

0

= 5; 0 � 10

�2

0; 0 0; 0



�

Pt(s)

-0,9

4. H

2

+ Pt(s) + Pt(s) ! H(s) + H(s) S

0

= 4; 6 � 10

�2

0; 0 0; 0 [37,101℄

�

Pt(s)

-1,0

5. H

2

O + Pt(s) ! H

2

O(s) S

0

= 7; 5 � 10

�1

0; 0 0; 0 [37,101℄

6. CO

2

+ Pt(s) ! CO

2

(s) S

0

= 5; 0 � 10

�3

0; 0 0; 0 [37℄

7. CO + Pt(s) ! CO(s) S

0

= 8; 4 � 10

�1

0; 0 0; 0 [37,102℄

II Desorption:

8. O(s) + O(s) ! O

2

+ Pt(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 232; 2

b

�

O(s)

90,0

9. C

3

H

6

(s) ! C

3

H

6

+ Pt(s) + Pt(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 72; 7 [72℄

10. C

3

H

5

(s1) + OH(s) ! C

3

H

6

+ O(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 31; 0



11. H(s) + H(s) ! H

2

+ Pt(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 67; 4 [74℄

�

H(s)

6,0

12. H

2

O(s) ! Pt(s) + H

2

O 1; 00 � 10

13

0; 0 40; 3 [74℄

13. CO(s) ! CO + Pt(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 136; 4 [91℄

m n

�

CO(s)

33,0

14. CO

2

(s) ! CO

2

+ Pt(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 27; 1 [37℄

III Ober�ähenreaktionen:

IIIa C

3

H

5

(s1)-Oxidation

15. C

3

H

5

(s1) + O(s) ! C

3

H

4

(s1) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 95; 0

d

16. C

3

H

4

(s1) + O(s) ! C

3

H

3

(s1) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 0; 0

e

17. C

3

H

3

(s1) + O(s) ! C

2

H

2

(s1) + OH(s) + C(s) 1; 36 � 10

40

0; 0 0; 0

e

18. C

2

H

2

(s1) + O(s) ! OH(s) + C(s) + CH(s1) 1; 36 � 10

40

0; 0 0; 0

e

19. CH(s1) + O(s) ! OH(s) + C(s) 3; 70 � 10

40

0; 0 0; 0

e

IIIb C

3

H

6

(s) -Abbau

20. C

3

H

6

(s) ! C

3

H

5

(s) + H(s) 1; 00 � 10

13

0; 0 75; 4 [72℄

21. C

3

H

5

(s) + H(s) ! C

3

H

6

(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 48; 8

f

22. C

3

H

5

(s) + Pt(s) ! C

2

H

3

(s) + CH

2

(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 108; 2 [72℄

23. C

2

H

3

(s) + CH

2

(s) ! C

3

H

5

(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 3; 2

f

24. C

2

H

3

(s) + Pt(s) ! CH

3

(s) + C(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 46; 0 [37℄

g

25. CH

3

(s) + C(s) ! C

2

H

3

(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 46; 9 [37℄

III CH

x

-Abbau

26. CH

3

(s) + Pt(s) ! CH

2

(s) + H(s) 1; 26 � 10

22

0; 0 70; 4 [37,73℄

27. CH

2

(s) + H(s) ! CH

3

(s) + Pt(s) 3; 09 � 10

22

0; 0 0; 0 [73℄

28. CH

2

(s) + Pt(s) ! CH(s) + H(s) 7; 00 � 10

22

0; 0 59; 2 [37,73℄

h

29. CH(s) + H(s) ! CH

2

(s) + Pt(s) 3; 09 � 10

22

0; 0 0; 0 [73℄

30. CH(s) + Pt(s) ! C(s) + H(s) 3; 09 � 10

22

0; 0 0; 0 [73℄

31. C(s) + H(s) ! CH(s) + Pt(s) 1; 25 � 10

22

0; 0 138; 0 [37,73℄
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Reaktion A / S

0

� /� E

a

Ref.

IIId C

2

H

x

-Oxidation

32. C

2

H

3

(s) + O(s) ! CH

3

CO(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

19

0; 0 62; 3

f

33. CH

3

CO(s) + Pt(s) ! C

2

H

3

(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 196; 7 [97℄

�

O(s)

-45,0

34. CH

3

(s) + CO(s) ! CH

3

CO(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 82; 9

f

35. CH

3

CO(s) + Pt(s) ! CH

3

(s) + CO(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 0; 0

f

�

CO(s)

-33,0

IIIe CH

x

-Oxidation

36. CH

3

(s) + O(s) ! CH

2

(s) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 36; 6 [15℄

j

37. CH

2

(s) + OH(s) ! CH

3

(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 25; 1 [15℄

38. CH

2

(s) + O(s) ! CH(s) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 25; 1 [15℄

39. CH(s) + OH(s) ! CH

2

(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 25; 2 [15℄

j

40. CH(s) + O(s) ! C(s) + OH(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 25; 1 [15℄

41. C(s) + OH(s) ! CH(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 224; 8 [15℄

j

IIIf H, OH, H

2

O Reaktionen

42. O(s) + H(s) ! OH(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 11; 5 [74℄

43. OH(s) + Pt(s) ! O(s) + H(s) 5; 77 � 10

22

0; 0 74; 9 [74℄

k

44. H(s) + OH(s) ! H

2

O(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 17; 4 [74℄

45. H

2

O(s) + Pt(s) ! H(s) + OH(s) 3; 66 � 10

21

0; 0 73; 6 [74℄

k

46. OH(s) + OH(s) ! H

2

O(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 48; 2 [74℄

47. H

2

O(s) + O(s) ! OH(s) + OH(s) 2; 35 � 10

20

0; 0 41; 0 [74℄

k

IIIg CO-Oxidation

48. CO(s) + O(s) ! CO

2

(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

20

0; 0 108; 0 [37,74℄

l o

�

CO(s)

33,0

�

NO(s)

-90,0

49. CO

2

(s) + Pt(s) ! CO(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 165; 1

f

�

O(s)

-45,0

50. C(s) + O(s) ! CO(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 0; 0 [15℄

�

CO(s)

-33,0

51. CO(s) + Pt(s) ! C(s) + O(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 218; 5 [15℄

j

�

O(s)

-45,0

a) Literaturwert ohne Temperaturabhängigkeit von S

0

b) Mittelwert aus Literaturdaten

) Abshätzung durh Vergleih von Simulation und Experiment (C

3

H

6

-Oxidation auf Pt/Al

2

O

3

)

d) Abgeleitet aus der Aktivierungsenergie der C-H Spaltung in CH

2

CH

3

(s) [97℄

e) Pseudo Reaktion

f) Aktivierungsenergie abgeleitet aus Bildungsenthalpien

g) Literaturwert ohne Anstieg der Aktivierungsenergie mit �

C(s)

h) Literaturwert wegen thermodynamisher Konsistenz um 0,3 kJ/mol erhöht

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

k) Explizite Angabe der in [74℄ verwendeten Gleihgewihtsreaktion

l) Adaption der Literaturwerte (3; 70 � 10

21

, 105,0 kJ/mol; 3; 70 � 10

19

, 117,6 kJ/mol)

und Hinzunahme der Abhängigkeit der Aktivierungsenergie von �

NO(s)

m)Aktivierungsenergie erhöht gegenüber Wert aus TPD Auswertung (130,5 kJ/mol)

n) Aktivierungsenergie um 10 kJ/mol geringer als im Mehanismus der HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

o) Vorfaktor gröÿer als im Ober�ähenmehanismus der HC-SCR auf Pt/Al

2

O

3

(1; 00 � 10

18

)
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NO-Reduktionsmehanismus auf Platin

Tabelle C.2: Ober�ähenreaktionsmehanismus der NO-Reduktion auf Platin. Die

Einheiten sind A [mol, m, s℄, E

a

[kJ/mol℄. �

i

beshreibt die Variation der Ak-

tivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung gemäÿ Gleihung (2.48) mit dem Be-

dekungsgrad der Spezies i.

Reaktion A / S

0

� /� E

a

Ref.

I Adsorption:

52. NO + Pt(s) ! NO(s) 8; 50 � 10

�1

0; 0 0; 0 [85,103�105℄

a

II Desorption:

53. NO(s) ! NO + Pt(s) 1; 00 � 10

16

0; 0 140; 0 [78,80,82,83℄

a

54. N(s) + N(s) ! N

2

+ Pt(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 113; 9 [87℄

b

�

CO(s)

75,0

III NO-Ober�ähenreaktionen:

55. NO(s) + Pt(s) ! N(s) + O(s) 5; 00 � 10

20

0; 0 107; 8 [85℄

 e

�

CO(s)

-3,0

56. N(s) + O(s) ! NO(s) + Pt(s) 3; 70 � 10

21

0; 0 128; 1

d

�

O(s)

45,0

a) Mittelwert aus Literaturdaten

b) Variation der Aktivierungsenergie mit �

CO(s)

hinzugenommen

) Verringerung der Aktivierungsenergie und des Vorfaktors gegenüber den

Literaturwerten (7; 40 � 10

23

, 119 kJ/mol); Bedekungsabhängigkeit eingeführt

d) Aktivierungsenergie abgeleitet aus Bildungsenthalpien

e) Vorfaktor gegenüber Wert im NO-Ober�ähenmehanismus der HC-SRC auf Pt/Al

2

O

3

verringert
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NO/CO-Ober�ähenmehanismus auf Rhodium

Tabelle C.3: Ober�ähenreaktionsmehanismus der NO-Reduktion und CO-Oxi-

dation auf Rhodium. Die Einheiten sind A [mol, m , s℄, E

a

[kJ/mol℄. �

i

be-

shreibt die Variation der Aktivierungsenergie bzw. Reaktionsordnung gemäÿ

Gleihung 2.48 mit dem Bedekungsgrad der Spezies i.

Reaktion A / S

0

� /� E

a

Ref.

I Adsorption:

57. O

2

+ Rh(s) + Rh(s) ! O(Rh) + O(Rh) 1; 00 � 10

�2

0; 0 0; 0 [92℄

�

Rh(s)

-1,0

58. CO + Rh(s) ! CO(Rh) 5; 00 � 10

�1

0; 0 0; 0 [92℄

59. NO + Rh(s) ! NO(Rh) 5; 00 � 10

�1

0; 0 0; 0 [92℄

II Desorption:

60. O(Rh) + O(Rh) ! O

2

+ Rh(s) + Rh(s) 3; 00 � 10

21

0; 0 293; 3 [38℄

61. CO(Rh) ! CO + Rh(s) 1; 00 � 10

14

0; 0 132; 3 [92℄

�

N(Rh)

41,9

�

CO(Rh)

18,8

62. NO(Rh) ! NO + Rh(s) 5; 00 � 10

13

0; 0 108; 9 [92℄

63. N(Rh) + N(Rh) ! N

2

+ Rh(S) + Rh(S) 1; 11 � 10

19

0; 0 136; 9 [93℄

a

�

N(Rh)

16,7

III NO/CO-Ober�ähenreaktionen:

64. CO(Rh) + O(Rh) ! CO

2

+ Rh(s) + Rh(s) 3; 70 � 10

20

0; 0 59; 9 [92℄

65. NO(Rh) + Rh(s) ! N(Rh) + O(Rh) 2; 22 � 10

22

0; 0 79; 5 [92℄

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