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Kurzfassung

Gegenstand der vorliegenden Arbeit ist die mathematisch-numerische Modellierung ka-
talytischer Monolithreaktoren unter Beriicksichtigung detaillierter Transportmodelle in
Gasphase und Festkorper sowie auf Elementarreaktionen aufbauenden Mechanismen fiir
homogene und heterogene Reaktionen.

Zuerst wird ein hirarchisches Modell der Prozesse, die in detaillierter Form fiir die
Beschreibung des Monolithen herangezogen werden, entwickelt. Ausgehend vom Be-
griff der Spezies, werden die Transport- und die thermodynamischen Eigenschaften von
Gasphasen- und Oberflichenensembles betrachtet. Zur Beschreibung der Stoffumwand-
lungen dienen Reaktionsmechanismen, die aus Elementarreaktionen aufgebaut sind.
Darauf wiederum bauen Modelle der reaktiven Stromung auf. Die oberste Hirarchie-
stufe bildet das Modell des monolithischen Festkorpers.

Eine zentrale Stellung in dieser Arbeit nimmt die numerische Implementation der
Modelle ein. Dazu wurde das Programmpaket DETCHEM komplett neu strukturiert
und um die Modelle der Kanalstrémung sowie des Monolithen erweitert. Basis der de-
taillierten Simulation ist eine Programmbibliothek mit Funktionen zur Berechnung der
thermodynamischen Gréfsen und Transportkoeffizienten sowie der Reaktionsgeschwin-
digkeiten in der Gasphase und auf Oberflichen. Zur Simulation einer stationdren lami-
naren Kanalstromung wird das Modell der Grenzschichtndherung herangezogen. Unter
der Annahme separierter Zeitskalen fiir die Durchstromung eines Einzelkanals und fiir
die darauf erfolgende thermische Reaktion des Monolithen baut auf den Simualtions-
ergebnissen mehrerer unabhéngiger Kanéle die Simulation des Gesamtmonolithen auf.
Um den Zeitaufwand zu begrenzen, werden reprisentative Kanéle nach einem Cluster-
Agglomerations-Algorithmus ausgewahlt.

Die Programmteile zur Simulation der Stromung bzw. des Gesamtmonolithen wer-
den durch Vergleich mit Experimenten zur oxidativen Dehydrogenierung von Ethan
bzw. zur wasserstoffunterstiitzten Verbrennung von Methan auf Platin validiert. Die
experimentellen Ergebnisse werden mit guter Ubereinstimmung reproduziert. Vorallem
ist es durch die Simulation mdglich, eine Erkldrung der auf molekularer Ebene ablau-
fenden Prozesse zu geben. Mit dieser Simulation gelang es erstmalig, einen transienten
Prozess des gesamten Monolithen auf Grundlage detaillierter Modelle sowohl fiir die
Kanalstromung als auch fiir die Oberflichenreaktionen darzustellen.

Vergleiche instationdrer Prozesse in Experiment und Simulation erfolgen fiir die
Ziindung der vollstdndigen bzw. partiellen Oxidation von Methan in einem Platin- bzw.
Rhodium-beschichten Monolithen. Es wird gezeigt, dass es fiir solche Systeme sinnvoll
ist, ein {iber das Einkanalmodell hinausgehendes Modell des Monolithen heranzuziehen.
Die vorhergesagten Zeitskalen werden anhand globaler Eigenschaften (Temperatur, Spe-
zieszusammensetzung) iiberpriift. Die Simulation liefert Erkenntnisse iiber den inneren
Ablauf der Ziindung und dessen Ursachen.

Die Vorteile des dargestellten Modells fiir den Monolithen werden sichtbar, wenn
man riumlich verénderliche Eingangsbedingungen, wie sie in der technischen Anwen-
dung aufgrund konstruktiver Randbedingungen vorkommen, betrachtet. Der Einfluss
der Anstrémung wird anhand der katalytischen Verbrennung von Methan untersucht.






Abstract

This work focuses on the numerical modeling of monolithic catalytic reactors using
detailed models for transport and chemistry. It includes models for the homogeneous
and heterogeneous interactions in and between gas phase and solid phase.

First, a detailed hirarchical model is presented that includes the processes considered
for the description of the monolith. On the phenomenological concept of species, the
tranport and thermodynamic properties of gas-phase and surface ensembles are derived.
Chemical conversions among the species are described in terms of mechanismism that
are based on elementary step reactions, which is the fundament for the model of the
reactive flow. The fluid dynamics are formulated for a cylindrical channel. The top level
represents a thermal model for the solid monolith.

The numerical implementation of these models plays a vital role in this work. The
software package DETCHEM was completely restructured and extended by modules
for the simulation of single channels and the whole monolith. The framework of all
simulations is a program library suppling functions for calculating thermodynamic and
transport coefficients as well as reaction rates in the gas phase and on surfaces. In order
to simulate a steady-state laminar flow through a channel, the boundary-layer model
has been adopted. A separation of time scales comparing residence time of the gas
inside the channel with the time for the thermal response of the monolith is assumed.
Then, the simulation of the monolith employs results from independet channels. In
order to reduce the simulation time, representative channels are selected by a cluster
agglomeration algortihm.

The modules for the simulation of the channel and the monolith have been validated
by comparison with experimental data on oxidative dehydrogenation of ethane and on
hydrogen-assisted combustion of methane on platinum, respectively. Not only are the
experimental results reproduced in good agreement, but the simulation also gives an
insight into the processes ocurring at a molecular level. Moreover, for the first time
a transient process of a catlytic monolith reactor has been simulated using detailed
models for fluid flow and surface reactions.

The transient monolith code has also been applied for the comparision of expe-
riments and simulations of two systems during ignition. The first study employs a
platinum coated monolith for the combustion of methane and the second contemplates
partial oxidation of methane over rhodium. It has been shown, that it is significant for
the systems to apply a model of the monolith beyond the single channel model. The
predicted time scales are compared by looking at global properties (e.g. temperature,
species composition). The simulation reveals the course of the processes during ignition
and its causation.

The simulation approach reveals its advantages, when considering spatially varying
inlet conditions (e.g. velocities) that may occur in technical applications because of
design restrictions. The influence of an inhomogeneous incoming flow is studied for the
case of the catalytic combustion of methane.
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Kapitel 1

Einleitung

Katalytische Prozesse spielen sowohl in biologischen Systemen als auch in chemisch-
technischen Anwendungen eine grofe Rolle. So sind enzymatische Reaktionen ei-
ne Grundvoraussetzung allen organischen Lebens auf der Erde. Oft bediente sich
auch die Meschheit der Katalyse, ohne sich ihrer Wirkungsweise bewusst zu sein.
Erste Einblicke in die ablaufenden Prozesse gewann man erst in den letzten Jahr-
zehnten. Das Verstehen der autretenden zumeist sehr komplexen Interaktionen
der Reaktanden untereinander bzw. zwischen den Reaktanden und dem Reaktor
stellt gegenwirtig eine grofle Herausforderung dar.

Bereits in der Antike kannte man die alkoholische Garung. Chemisch gesehen
stellt sie nichts anderes dar als die Synthese von Ethanol aus Zucker unter der
Mitwirkung von Enzymen. Ebenso nutzte man die enzymatische Produktion von
Essigsdure. Die wissenschaftliche Erforschung der Katalyse begann vor etwa 200
Jahren. Parmentier entdeckte 1781 die enzymatische Spaltung von Stérke in
Zucker |20, 47].

Ein klassisches Beispiel fiir eine katalytische Reaktion lieferte Ddobereiner 1823
mit dem nach ihm benannten Feuerzeug. Dabei wurde ein Zinkstab in ein mit
einer Saure gefiillten Behilter eingetaucht. Der dabei frei werdende Wasserstoff
wurde durch einen Platinschwamm geleitet, wo er sich zusammen mit dem Sauer-
stoff der Luft entziindete. D&bereiner erkannte, dass die Anwesenheit von Platin
zur Herabsetzung der Ziindtemperatur fiihrte [59].

Der Nobelpreistrager fiir Chemie von 1909 Wilhelm Ostwald lieferte eine Defi-
nition der Katalyse, die in ihrer Grundaussage nichts an ihrer Giiltigkeit verloren
hat: “Fin Katalysator ist ein Stoff, der die Geschwindigkeit einer chemischen Re-
aktion erhoht, ohne selbst dabei verbraucht zu werden und ohne die endgiiltige
Lage des thermodynamischen Gleichgewichts dieser Reaktion zu verdndern.”|20]
Im zwanzigsten Jahrhundert begann die groktechnische Anwendung der Katalyse,
z.B. bei der Ammoniaksynthese mittels des Haber-Bosch-Verfahrens. Heute wer-
den mehr als drei Viertel aller chemischen Grundstoffe durch Katalyse hergestellt
[24, 47].

Ins Bewusstsein der breiten Offentlichkeit trat “der Katalysator” in den Acht-
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2 KAPITEL 1. EINLEITUNG

zigerjahren des zwanzigsten Jahrhunderts in Form des 3-Wege-Katalysators zur
Abgasnachbehandlung von Ottomotor-Fahrzeugen. Seine Aufgabe ist, die Schad-
stoffemissionen zu verringern, indem einerseits das bei der Verbrennung entstan-
dene Kohlenmonoxid und unverbrannte Kohlenwasserstoffreste oxidiert werden,
wahrend andererseits Stickoxide zu molekularem Stickstoff reduziert werden. Dies
funktioniert, solange Kraftstoff und Luft urspriinglich in einem fiir die vollstan-
dige Verbrennung erforderlichen stochiometrischen Verhiltnis vorliegen. Im Hin-
blick auf die angestrebte Verringerung des Kohlendioxidausstofses sind Technolo-
gien zur effizienteren Energieausnutzung des Kraftsoffes gefragt. Eine Moglichkeit
bietet sich durch Diesel- und Magermischmotoren. Allerdings treten durch den
nicht-stochiometrischen Betrieb vermehrt Stickoxide auf, die sich nicht nach dem
Prinzip des 3-Wege-Katalysators reduzieren lassen. Hier sind in Zukunft neue
Konzepte der Abgasnachbehandlung gefragt, die eine zentralen Aufgabe in der
gegenwirtigen Katalyseforschung darstellen [22; 78|.

Liegen, wie im Fall des 3-Wege-Katalysators, die katalytisch aktive Substanz
und die Reaktanden in unterschiedlichen Phasen (z.B. fest und gasformig) vor,
so spricht man von heterogener Katalyse. Das Auffinden geeigneter Materialien
und Verfahren zur industriellen Produktion benétigter Substanzen geschieht ge-
genwiartig zum grofen Teil nach der Versuch-und-Irrtum-Methode [75]. Fiir die
effiziente Optimierung ist jedoch ein Verstehen der ablaufenden Prozesse not-
wendig. Aus diesem Grund ist es sinnvoll, iiber ein allgemeingiiltiges, breit an-
wendbares Modell des Reaktors zu verfiigen. Ein solches Modell ist zwangslaufig
vielschichtig und erwichst aus einem Wechselspiel zwischen Experiment und nu-
merischer Simulation. Mit Hilfe der Simulation ist es dann mdoglich, Einblick in
die Interaktionen der beteiligten Prozesse zu nehmen, wodurch diese besser ver-
standen werden konnen. Andererseits lassen sich mit den aus dem Modell gewon-
nen Simulationsergebnissen neue Vorhersagen ableiten, die wiederum praktische
Anwendungen nach sich ziehen. Schon aus Kostengriinden und sicherheitstech-
nischen Aspekten sind in zunehmendem Mafe Simulationen beim Scale-up von
Anlagen vom Labor- auf den Industriemafstab unverzichtbarer Teil der Planung.

Ein hiufig anzutreffende Realisierung heterogen katalytischer Reaktoren ist
der sogenannte Monolithreaktor. Die Grundstruktur des Monolithen wird von
einem Trigermaterial, z. B. Cordierit, gebildet, auf dessen Oberfliche das kataly-
tisch aktive Material aufgebracht ist. Ziel ist, eine moglichst grofte Kontaktfliche
zwischen Katalysator und den gasférmigen Reaktanden zu gewéhrleisten. Dazu
stromt im hier betrachteten speziellen Fall das Gas durch regelmifig geformte,
nicht miteinander verbundene Kanile. Bei platzsparender Anordnung haben sie
einen dreieckigen, viereckigen oder sechseckigen (wabenférmigen) Querschnitt.

Fiir die Beschreibung der Vorgénge in einem Monolithreaktor sind verschie-
dene Ebenen physikalischer und chemischer Prozesse relevant (Abb. 1.1). Eine
fiir die Wechselwirkung mit den Reaktanten wesentliche Eigenschaft des Mono-
lithen (links im Bild) ist sein Temperaturfeld. Die Stromung des Gases in jedem
Einzelkanal kann unabhéngig voneinander betrachtet werden. Fiir sie gelten die



Abbildung 1.1: Modellierungsebenen in einem monolithischen Reaktor

Gesetzmékigkeiten der Fluiddynamik. Eine besondere Rolle spielt der Transport
von und zur Wand, auf der der Katalysator aufgebracht ist. Oftmals ist zur Ver-
grofkerung der Kanaloberfliche der Katalysator in einen Washcoat eingebettet.
Die Struktur des Washcoats und die Verteilung des katalytisch aktiven Materials
hat jedoch Auswirkungen auf den Transport der Molekiile zu den Oberflichen-
plitzen, an denen die Reaktion stattfinden kann. Die kleinsten hier betrachteten
Prozesse seien auf molekularer Ebene die Reaktionsmechanismen, die sich aus
einer Vielzahl chemischer Einzelreaktionen zusammensetzten. Diese beschrinken
sich nicht nur auf die Oberfliche, sondern auch in der Gasphase kénnen chemische
Reaktionen ablaufen |36, 62].

Ziel der Arbeit war, ein Computerprogramm zu entwickeln, mit dem es mog-
lich ist, einen Monolithreaktor auf Grundlage dieser Modelle numerisch zu si-
mulieren. Erst die jiingsten Entwicklungen in der Computertechnik erméglichten
Simulationen in der angestrebten Detailtiefe. Nichtsdestotrotz sind immernoch
Grenzen in Bezug auf die Anforderungen an Hardware-Speicher und Rechenzeit
gesetzt. Besonderes Gewicht liegt daher auf der Entwicklung der numerischen
Methoden, um die groke Bandbreite der zeitlichen und rdumlichen Skalen abzu-
decken.

Die aus den Simulationen gewonnenen Ergebnisse konnen nur so gut wie die in
die Simulation einfliefenden Modelle und Parameter sein [90]. Selbst bei der Be-
schrankung auf niedere Kohlenwasserstoffe ldsst insbesondere die Vielzahl mogli-
cher chemischer Reaktionen eine experimentelle Bestimmung sdmtlicher Parame-
ter schier unmoglich erscheinen. Insbesondere Oberflichen-Reaktionen sind erst



4 KAPITEL 1. EINLEITUNG

zu einem geringen Teil experimentell untersucht [75, 77|. Die Simulation kann hier
in erster Linie zur Evaluierung vorgeschlagener Reaktionsmechanismen eingesetzt
werden.

In dieser Arbeit werden zwei Prozesse, fiir die bereits zumindest teilweise vali-
dierte Mechanismen veroffentlicht wurden, ndher durch Simulationen untersucht.
Zum einen ist dies die katalytische Verbrennung gasférmiger Kohlenwasserstoffe,
zum anderen die Produktion von chemischen Grundstoffen durch Partialoxida-
tion. Bei beiden bietet sich potenziell ein breites Anwendungsspektrum fiir den
Einsatz monolithischer Reaktoren.

Neben dem Antrieb von Kraftfahrzeugen stellt die Verbrennung fossiler Brenn-
stoffe heutzutage eine der wichtigsten Energiequellen dar [90|. Eine effizientere
Ausnutzung der Resourcen und die Verringerung des Schadstoffausstofes werden
ebenso angestrebt. In dieser Hinsicht bietet sich die katalytischen Verbrennung
gasformiger Kohlenwasserstoffe an. Die Energiefreisetzung vollzieht sich dabei
ohne das Auftreten von Flammen bei niedrigeren Temperaturen, wodurch weni-
ger Stickoxide entstehen. Die Abwesenheit einer Flamme ist auch aus dem Si-
cherheitsaspekt von Interesse, da sich das Gemisch ohne den Katalysator nicht
entziinden konnte. Potenzielle Einsatzmoglichkeiten liegen in der Anwendung als
Verbrennungsstufe in Gaskraftwerken oder in Heizanlagen [28, 43, 49, 79].

Neben der Verwendung als Energielieferant ist Erdgas als ein sehr wertvoller
Rohstoff fiir die Produktion hochwertiger Kohlenwasserstoffe verwendbar. Jedoch
werden noch immer grofe Mengen des bei der Eroldférderung anfallenden Erd-
gases ungenutzt abgefackelt. Im Wesentlichen sind als Ursachen dafiir die Trans-
portprobleme zwischen den abgelegenen Forderstitten und den Verbrauchern so-
wie hohe Kapitalkosten gegenwirtiger Verfliissigungstechnologien verantwortlich.
Ein viel versprechender Ausweg zur kostengiinstigeren Produktion hoherwertiger
Grundstoffe bietet sich hier durch die katalytische Partialoxidation in Kurzzeit-
reaktoren. Diese Reaktoren zeichnen sich dadurch aus, dass sie bei relativ hohen
Temperaturen betrieben werden, wihrend der Kontakt mit dem Katalysator sich
auf wenige Millisekunden beschriankt. Die Interaktionen zwischen Gasphasen- und
Oberflichenreaktionen konnen sehr komplex sein. Betreibt man einen solchen Re-
aktor z. B. mit einem fetten Ethan/Sauerstoff-Gemisch, so dient der Katalysator
eher zur Initiierung der Reaktion, widhrend die gewiinschten Produkte in der
Gasphase entstehen [53, 82].

Die Arbeit gliedert sich in einen theoretischen und einen angewandten Teil. Ka-
pitel 2 behandelt die physikalisch-chemischen Grundlagen der einzelnen Modell-
Ebenen. Auf molekularer Ebene wird als kleinste Einheit die Spezies betrach-
tet. Diese sind die Partner in Reaktionen, die sich wiederum zu Reaktionsme-
chanismen zusammensetzen. Die gasformige Phase insgesamt wird als reaktive
Stromung betrachtet, die sich durch verschieden detaillierte Modelle beschreiben
ldsst. Am Ende wird aus den Modellen der durchstromten Einzelkanile ein Ge-



samtmodell des Monolithen zusammengesetzt. Das dritte Kapitel behandelt in
derselben Reihenfolge die numerische Implementation der Modelle im Rahmen
des Softwarepakets DETCHEM.

In den weiteren Kapiteln werden Simulationen und Experimente miteinander
verglichen. Im Einzelnen geht es dabei um die Oxidative Dehydrogenierung von
Ethan (Kapitel 4), die katalytische Verbrennung von Methan (Kapitel 5 und 7) so-
wie die katyltische Partialoxidation von Methan (Kapitel 6). Die Komplexitat der
Simulation nimmt mit steigendem Kapitel zu. In Kapitel 4 wird ein Einzelkanal
betrachtet, wihrend in den folgenden Abschnitten jeweils der Gesamtmonolith,
zunéchst als zwei- und spéter als drei-dimensionales Modell, simuliert wird. Der
transiente Aspekt der Simulation und dessen Relevanz in Anwendungen wird in
den Kapiteln 5 und 6 hervorgehoben. Zusétzlich zur zeitlichen Abhéngigkeit der
Vorgénge wird in Kapitel 7 der Einfluss rdumlicher Variationen untersucht.
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Kapitel 2

Modell-Grundlagen

Fiir die in dieser Arbeit dargestellten, zu modellierenden Prozesse sind sehr un-
terschiedliche Langen- und Zeitskalen charakteristisch. Dies fiangt bei den chemi-
schen Prozessen auf einer mikroskopischen Skala an, geht iiber auf Stofftransport-
prozesse auf einer mittleren Skala, bis zu einer makroskopischen Skala fiir ther-
mische Eigenschaften des Reaktors. Entsprechend dieser Skalen ist es sinnvoll,
ein hirarchisches Modell aufzustellen. Die darin einfliefenden Gesetzméafbigkeiten
werden in diesem Kapitel zusammengetragen.

2.1 Spezies

2.1.1 Allgemeines

Die kleinste betrachtete Einheit setzt oberhalb der molekularen Ebene an und
soll hier als Spezies bezeichnet werden. Eine Spezies reprisentiert identische
oder gleichwertige Objekte eines mittels der phinomenologischen Thermody-
namik beschriebenen Systems. Mikroskopische Eigenschaften einzelner Teilchen
(z. B. Stoquerschnitte), wie sie Untersuchungsgegenstand der statistischen Ther-
modynamik sind, fliefen nur indirekt in die Betrachtung makroskopischer Vorgin-
ge (z.B. Diffusion) ein. Eine Spezies bilden somit, zum Beispiel, die identischen
Molekiile einer Substanz, Molekiile in einem bestimmten Anregungszustand oder
Adsorptionsplitze einer katalytischen Oberfliche.

Eine grundlegende Eigenschaft einer Spezies ist die Konzentration ¢ (in der
physikalischen Chemie ist es auch iiblich, die Konzentration durch ein Symbol in
eckigen Klammern anzugeben, z. B. [OH]), die die auf einer mesoskopischen Skala
gemittelte Anzahl der die Spezies bildenden Teilchen angibt. Wenn die Spezies
sich aus massebehafteten Teilchen zusammensetzt, so ldsst sich auch eine molare
Masse M damit assoziieren.

Die Menge aller Spezies bilden das thermodymanische System &. Abhéngig
von der Art der Interaktion zwischen den Spezies, ist es sinnvoll, verschiedene
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8 KAPITEL 2. MODELL-GRUNDLAGEN

Teilmengen des Systems zu betrachten, die durch jeweils spezifische Eigenschaften
ihrer Spezies charakterisiert werden koénnen.

2.1.2 Gasphasen-Spezies

Die Teilchen der Gasphase &, werden als Gasphasen-Spezies bezeichnet, insbe-
sondere zdhlen dazu alle atomeren Gase, Molekiile und Radikale. Die einzelnen
Teilchen der Spezies sind aus einem oder mehreren Atomen zusammengesetzt.
Die Art und Anzahl der Atome, ihre rdumliche Anordnung und ihre Elektronen-
konfiguration sind charakteristisch fiir jede Spezies. Alle Gasphasen-Spezies sind
somit dreidimensionale, massebehaftete Teilchen.

Betrachtet man ein spezielle Zusammensetzung des Gases, so sind oftmals nur
die Gesamtkonzentration

Ctotal = Zci (21)

i€6g
und die gemittelte molare Masse
_ e CGiM;
o 2ies, Gl 2.2)
Ctotal

von Interesse. Bezieht man die Anteile der Spezies an der Mischung nicht auf das
Volumen, sondern auf die Gesamtstoffmenge bzw. die Gesamtmasse, so erhélt
man den Molenbruch

C‘
X;, = : 2.3
Ctotal ( )
bzw. den Massenbruch
M,
Y, = —X; . (2.4)
M

Unter Voraussetzung des idealen Gasgesetzes lasst sich die Dichte p bei gegebe-
nem Druck p und gegebener Temperatur 7" als
pM
= — 2.5
p T (2.5)
schreiben, wobei R die allgemeine Gaskonstante ist.

Thermodynamische Parameter

Da die hier betrachteten Systeme meist einen fast konstanten Druck aufweisen, ist
es ratsam, die Enthalpie H als thermodynamisches Potenzial zu verwenden. Die
auf die Stoffmenge bezogene Enthalpiedichte A ist eine stoffspezifische Funktion in
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Abhéngigkeit der Temperatur. Beriicksichtigt man bei deren Definition auch die
Bildungsenthalpie ARF? , so stellt die Gesamtenthalpie eines chemischen Systems
eine Erhaltungsgrofe dar.

Das Verhitnis von Energieaufwand 6@} zu einer Temperaturdnderung wird
durch die Warmekapazitiat C' beschrieben

0Q
dT
Fiir die spezifische Warmekapazitit bei konstanten Druck ¢, ergibt sich daraus
der Zusammenhang zur Enthalpiedichte:

dh
cp = — - 2.7
Ein Teil der Energie wird ben6tigt, um Volumenarbeit zu verrichten, der andere
wird auf die inneren Anregungszustinde verteilt. Unter Voraussetzung des idealen
Gasgesetzes bleibt fiir die spezifische Warmekapazitit bei konstanten Volumen,

d. h. abziiglich der Volumenarbeit,
cv = ¢— R . (2.8)

C = (2.6)

Die Beitriage zu cy konnen noch einmal unterteilt werden auf Translation, Ro-
tation und Vibration. Der translatorische und der rotatorische Anteil lassen sich
durch einfache Gleichungen wiedergeben:

Cy = Cvpur + CV ,rot + Cvyib (29)
3

Cyir = 5 R (2-10)
f

Cvyrot — 5 R . (211)

f bezeichnet dabei die Anzahl der angeregten rotatorischen Freiheitsgrade (0 fiir
atomare Stoffe, 2 fiir lineare Molekiile, 3 fiir sonstige).

Die zweite unabhéingige Variable in der Definition der Enthalpie ist neben
dem Druck die Entropie S. Gemaf dem zweiten Hauptsatz der Thermodynamik
gilt:
0Q
T
Unter Beriicksichtigung des dritten Hauptsatzes der Thermodynamik, nach dem
bei 7' = 0 K alle thermischen Freiheitsgrade eingefroren sind und somit die Entro-

pie null wird, erh&lt man fiir die spezifische Entropie s wieder eine stoffspezifische
Funktion von der Temperatur geméaf

ds = (2.12)

s(T) = so—l—/T#dT/ . (2.13)
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Diffusionskoeffizienten

Zur Beschreibung der Interaktion der Teilchen untereinander werde hier das
Lennard-Jones-(6-12)-Potenzial verwendet:

B = (9= (9)] (2.14)

r r

wobei o dem Molekiildurchmesser und ¢ der Potenzialtiefe entspricht. Unter Hin-
zunahme weiterer charakteristischer molekularer Daten lassen sich dann mittels
der kinetischen Gastheorie die makroskopischen Transportkoeffizienten ableiten.

Die Abweichungen der Transportkoeffizienten fiir ein beliebiges Potenzial E(r)
gegeniiber dem Modell einer harten Kugel konnen durch sogenannte reduzierte
Stokintegrale Q(t*)*(T*) beschrieben werden. Diese fiir das Potenzial charakteris-
tischen Funktionen hingen nur von der reduzierten Temperatur

e keT (2.15)
€
ab und konnen einfach tabelliert werden (k- Boltzmann-Konstante, 7' - Tempe-
ratur).

Als Diffusion bezeichnet man den Stoffaustausch aufgrund eines Gradienten
in der Konzentration (Fick’sche Diffusion) oder in der Temperatur (Thermodif-
fusion). Einen signifikanten Beitrag liefert die Thermodiffusion jedoch nur bei
Spezies mit sehr kleinen Molekiilen (insbesondere Wasserstoff). Aus Griinden der
Einfachheit wird aber auf die Thermodiffusion bei den betrachteten Systemen in
Folgenden verzichtet.

Der Konzentrationsausgleich wird durch einen Austausch von Spezies erzielt,
wobei der resultierende Gesamtmassenstrom null ergeben muss. Der binére Dif-
fusionskoeffizient ist ein Proportionalitatsfaktor fiir die Stirke des resultierenden
Diffusionsstroms. Chapman und Enskog entwickelten unabhéngig voneinander ei-
ne kinetische Theorie verdiinnter Gase [56|. Diese basiert auf der Betrachtung ei-
nes Zwei-Korper-Systems der miteinander kollidieren Teilchen. Daher ist es sinn-
voll, folgende reduziete Grofen zu definieren:

e reduzierte molare Masse
M; M,

M, = —“9 2.16
M; + M; (2.16)

e reduzierter Molekiilldurchmesser

=

035 = %(oi-l—oj)ﬁ_ (217)
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e und reduzierte Potenzialtiefe
€ij = E&i&j 52 . (2.18)

¢ ist ein Korrekturfaktur fiir die Interaktion eines polaren (Index p) mit einem
nicht-polaren Teilchen (Index n)

1/« ,u2 €
w = 14+ = —r £ 2.19
Sup T3 (af;) <4ﬂeoapag> En (2.19)

wobei « die Polarisierbarkeit, ;4 das Dipolmoment und ¢y die Permeabilitdtskon-
stante sind. In allen anderen Fallen ist & gleich eins.

Mit diesen Definition erhdlt man fiir den bindren Diffusionskoeffizienten in
Abhéngigkeit von Temperatur 7" und Druck p:

3 /21 Nak3T3 /M,
1R LD % /s
16 pro2 b (T3)

i7" g

Dy; (2.20)

wobei die Avogadro-Konstante N hinzuzunehmen ist.

Meist ist jedoch eine Rechnung mit den binédren Diffusionskoeffizienten zu
aufwéndig. Daher wird fiir den mittleren Diffusionskoeffizienten einer Spezies in
einer Mischung (Index M) folgende Néherung verwendet:

Diy = 1_—YX . (2.21)
2jese\li} iy

Viskositatskoeffizienten

Die Viskositat hat ihre Ursachen in der inneren Reibung eines stromenden Fluids.
In einer laminaren Stromung wird das Newton’sche Schubspannungsgesetz ein
proportinaler Zusammenhang zwischen den Reibungskriften und dem Geschwin-
digkeitsgradienten beschrieben. Die kinetische Theorie liefert als Proportionali-
tatskoeffizienten der laminaren Viskositét einer reinen Spezies

5 WMikBT/NA
16 mo2Q22*(T?)

i (2.22)

Der mittlere Viskosititskoeffizient einer Mischung wird nach einer empirischen
Formel [74] berechnet:

-1

n = % > Ximi+ Z£ . (2.23)

i€Gg i€Gg i
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Wirmeleitfahigkeitskoeffizienten

Neben den mechanischen Eigenschaften des Fluids spielt in reaktiven Stromun-
gen die Temperatur eine wesentliche Rolle. Warme wird ebenfalls durch Stofe
zwischen den Teilchen des Fluids iibertragen. Daher hingen die Koeffizienten der
Wirmeleitfahigkeit und der Viskositdt eng zusammen. Die verschiedenen Anre-
gungszustinde (Translation, Rotation und Vibration) werden jedoch unterschied-
lich gut {ibertragen, weshalb folgender Ansatz gewéhlt wird:

i

)‘i = M, (ftrcv,tr + frotcv,rot + fvibcv,vib) . (224)

Die Vorfaktoren weden folgende Zusammenhinge genutzt [61]:

5 2 Cy rot A
= - [1————=— , 2.25
ft 2 ( m Cv,tr B) ( )
D;;
fan = E : (2.26)
Ni
2 A
ot — Jvi I+-= ) 2.2
o = fan(1425) (2.27)
mit
5
A = é—fvib (2.28)
und
2 5Cvrot
B = Z, — == vi ) 2.29
wt 2 (390 + fa) (2.29)

Schliefslich ist die Relaxationsstofzahl fiir die Rotation Z, ein stoffspezifischer
Parameter. Aus einem fiir eine Referenztemperatur gegebenen Wert, erhilt man
Zyvor mittels der Abhingigkeit von der reduzierten Temperatur durch die Propor-
tionalitat

3 2
T2 1 m 3 3
_— 14+ —T*2 — 42T 2T*2 2.30
Zrot(T*) X + 5 2+(4+ ) —+ 2 2 ( )

Die Mittelung iiber die Warmeleitkoeffizienten einer Mischung erfolgt in Analogie
zur Viskositdt geméaf

-1

A = % > Xk + Zf— . (2.31)

i€Gg i€Gg '
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2.1.3 Stolipartner-Spezies

Bei Reaktionen, die einen Zerfall einer Spezies oder eine Rekombination von zwei
Spezies beschreiben, wird aus Griinden der Energie- und Impulserhaltung ein
dritter Stofpartner (Symbol M) benétigt, d. h.

A+B+M = AB+M . (2.32)

Aus dem Stofpartner entsteht dabei keine neue Spezies, sondern er geht gege-
benenfalls in einen angeregten Zustand iiber. Im Prinzip kann jede Gasphasen-
Spezies die Rolle des Stofpartners iibernehmen, nur der Stofquerschnitt variiert
in Abhéngigkeit der reagierenden Spezies und des Stolpartners.

Formal konnen alle Gasphasen-Reaktionen, die sich nur in der Wahl des Stof-
partners unterscheiden, zusammengefasst werden, indem man eine Konzentration
einer neuen Spezies definiert

Cm = ZQM,iCz' ) (2.33)

i€y

wobei die an; die Effizienz des Stofles der Gasphasen-Spezies ¢ beziiglich einer
Referenz-Spezies (meist Argon) beschreiben.

Die Menge aller verschieden gewichteter Stofpartner sei im Folgenden mit Gy
bezeichnet.

2.1.4 Oberflachen-Spezies

Bei einer heterogen ablaufenden Reaktion werden Gasphasen-Spezies von der ka-
talytischen Oberfliiche absorbiert, dort konnen die Adsorbate! miteinander oder
mit weiteren Gasphasen-Spezies reagieren und andere Gasphasen-Spezies werden
anschlieflend wieder desorbiert. Die Adsorbate unterscheiden sich in ihren che-
mischen Eigenschaften von den Gasphasen-Spezies und werden daher als eigene
Menge G4 zusammengefasst.

Jedes katalytisch aktive Material und sogar jede Kristallstruktur der Ober-
fliche besitzt unterschiedliche Eigenschaften. Deshalb ist es unter Umstdnden
sinnvoll, die Menge &; als Vereinigung disjunkter Teilmengen &7 (j = 1,2,...)
aufzufassen; z. B. 6, = Gp; U Gry, denn ein Sauerstoff-Atom auf einer Platin-
Oberfliche O(Pt) unterscheidet sich von einem auf einer Rhodium-Oberfliche
O(Rh). Auf jeder dieser Oberflichen stehen nur diskrete Adsorptionsplitze zur
Verfiigung. Somit kann eine Adsorption auch als Reaktion eines unbesetzten
Oberflichenplatzes mit einer Gasphasen-Spezies aufgefasst werden. Aus diesem
Grunde bildet auch das Adsorbens? eine eigene Oberflichen-Spezies.

leine von der Oberfliche adsorbierte Spezies
2ein zur Asorption zur Verfiigung stehender Oberflichenplatz
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Die Anzahl der Oberflachenplétze ist eine Erhaltungsgrofe, nur konnen ver-
schiedene Spezies eine unterschiedliche Anzahl von Plidtzen belegen. Daher ist es
oft praktischer, Bedeckungsgrade #; anstelle von Oberflichenkonzentrationen c;
zu verwenden:

g, = 9% (2.34)
I
Darin sind o; die Anzahl der vor der Spezies okkupierten Oberflichenpliatze und
7 die Oberfliichenplatzdichte des Adsorbens. Eine Teilmenge & ist vollstéindig,
wenn

b =1 (2.35)

i€l

gilt.

2.2 Chemische Reaktionen

2.2.1 Allgemeines
Allgemeine Reaktionsgleichung

Eine chemische Reaktion ist der Austausch oder die Umlagerung von Atomen
durch Stoke auf molekularer Ebene. Dadurch werden Spezies ineinander umge-
wandelt, die Art und Anzahl der beteiligten Atome bleibt aber erhalten. Allge-
mein kann damit eine Reaktion als

Zyi’Ai — Zl/i”Ai (236)
€6 €6
geschrieben werden, wobei A; fiir das Symbol der i-ten Spezies steht. Die v;/
bzw. v sind die stochiometrischen Koeffizienten der Ausgangsstoffe bzw. der

Produkte. Die Reaktionsgleichung (Gl. 2.36) ldsst sich generell derart erweitern,
dass diese Koeffizienten ganzzahlig sind. Ihre Differenz sei kurz bezeichnet mit

vi = yl—uyl o (2.37)

Die Menge aller so beschriebener Reaktionen werde mit R bezeichnet.

Gleichgewichtsreaktionen

Meist ist es sinnvoll, zu einer Reaktion auch die umgekehrt ablaufende Riickre-
aktion zu beriicksichtigen, so dass sich ein Gleichgewicht zwischen Edukten und

Produkten einstellt:
Z Vi,Ai — Z Vi”Ai . (238)
€6 €6
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Bedingung fiir das Gleichgewicht bei gegebenem Druck und gegebener Tempera-
tur ist, dass die Freie Enthalpie (oder Gibbs-Energie)

G = H-TS (2.39)

bei gegebenem Druck und gegebener Temperatur minimal ist. Die spezifische
Freie Enthalpie beziiglich eines Druckes p® ist damit ebenso wie die spezifische
Enthalpie und Entropie eine Funktion der Temperatur:

Bei einem Umsatz von je v; mol édndert sich die Freie Enthalpie um den Betrag
AR@O = Zl/ig,- mol (2.41)
€6

die sogenannte molare Gibbs-Energie der chemischen Reaktion. Aus der Mini-
mumsbedingung kann hergeleitet werden, dass dann fiir die Gleichgewichtskon-
stante K, beziiglich der Partialdriicke

K, = 1;(2%)” (2.42)

der Zusammenhang

—0
K, = exp (-i??) (2.43)

gilt [3, 62, 90].
Analog kann auch die Gleichgewichtskonstante beziiglich der Konzentrationen

K = [ (2.44)

€6
durch die Anderung der Freien Energie
F = G-pV (2.45)
ausgedriickt werden:
—0
ARFV ARv
K. = —— | 7" 2.4
exp( BT ) ¢ (2.46)

mit

Ary = Zl/i . (2.47)

1€6
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Reaktionsgeschwindigkeit

Die Geschwindigkeit, mit der eine Reaktion abliauft, hingt im Allgemeinen von
den Konzentrationen der beteiligten Spezies (Wahrscheinlichkeit eines Stofes)
und der Temperatur (Energie eines Stofes) ab. Daraus resultiert folgender An-
satz:

dCZ'

E = U kf HC?, ; (248)
j€EG

wobei k¢ der temperaturabhingige Geschwindigkeitskoeffizient (der Hinreaktion)
und die v;/ die Reaktionsordnungen der entsprechenden Spezies darstellen. Ana-
log gilt fiir die Riickreaktion (Index r):

de; 7
d_ct = —vik [[7" . (2.49)
j€ESG

Die Wahrscheinlichkeit, dass es bei einem Stof zu einer Reaktion kommt,
héngt makgeblich davon ab, ob die kinetische Energie der stokenden Teilchen aus-
reicht, um die Aktivierungsenergie F, fiir die Reaktion bereitzustellen. Arrhenius
wihlte im Jahre 1889 daher folgenden Ansatz fiir die Temperaturabhéngigkeit
des Geschwindigkeitskoeffizienten:

E
k= A ——=1 . 2.50
e (- or ) (2.50)
Die Konstante A heifit praexponentieller Faktor. Oftmals beobachtet man jedoch

eine zusétzliche leichte Temperaturabhéngigkeit dieses Faktors, so dass durch die
Modifikation

E
k = ATP. —-—= 2.51
e (<3 (251)
ein zusdtzlicher Fit-Parameter 8 zur Verfiigung steht.

Elementarreaktionen

Die bisherigen Aussagen gelten fiir alle Reaktionsgleichungen vom obigen Typ
(Gl. 2.36). Dies konnen, z. B. Bruttoreaktionen einer Kette von Reaktionen sein.
Eine Elementarreaktion ist nun eine Reaktion, die auf molekularer Ebene genau
so ablauft, wie durch die Reaktionsgleichung beschrieben. Damit ldsst sich je-
de tatséichlich ablaufende Reaktion auch in eine Folge von Elementarreaktionen
zerlegen.

Der Vorteil von Elementarreaktionen liegt darin, dass die dem Arrhenius-
Ansatz zugrunde liegenden Parameter, direkte physikalisch messbare Grofen dar-
stellen und nicht nur Fit-Parameter unter gewissen Randbedingungen darstellen.
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Insbesondere gilt, dass die Reaktionsordnungen gleich den stochiometrischen Ko-
effizienten sind:

Uil = v;l bzw. Uil = vl . (2.52)

Von praktischer Relevanz sind dabei nur Reaktionen mit maximal 3 Spezies auf
der Seite der Edukte.

Die Reaktion ist im Gleichgewicht, wenn sich die Reaktiongeschwindigkeiten
der Hin- (Gl. 2.48) und der Riickreaktion (Gl. 2.49) ausgleichen. Umgestellt erhélt
man:

k v
k—i = [[< - (2.53)

j€G
Durch Vergleich mit Gl. 2.44 ergibt sich
k
K, = k_f . (2.54)

2.2.2 Gasphasen-Reaktionen

Die Menge aller Gasphasen-Reaktionen in einem Mechanismus sei mit R, be-
zeichnet. Diese Reaktionen beeinflussen ausschlieflich die Menge der Gasphasen-
Spezies G,. In Reaktionen, die einen dritten Stokpartner benétigen, konnen for-
mal auch Spezies der Menge Gy stehen, jedoch ist dann v; immer null (i € Gy).

Die meisten der in dieser Arbeit verwendeten Gasphasen-Reaktionen sind Ele-
mentarreaktionen und werden durch einen Arrhenius-Ansatz (Gl. 2.51) beschrie-
ben. Daneben konnen aber auch Globalreaktionen in dhnlicher Weise beschrieben
werden, deren Parameter jedoch zumeist durch Anpassung an experimentelle Da-
ten gewonnen wurden.

Die Reaktionsgeschwindigkeit fiir jede GasphasenSpezies ergibt sich als Sum-
me der Reaktionsgeschwindigkeiten iiber alle beteiligten Einzelreaktionen:

. dci Vit
W = E = Z Vik k'k H ijk . (255)

keRy jEGLUGM

2.2.3 Druckabhingige Gasphasen-Reaktionen

Verschiedene Dissoziations- und Rekombinationsreaktionen werden der Einfach-
heit halber als Elementarrektionen behandelt. Diese benotigen immer einen drit-
ten Stofpartner (Symbol M). Aufgrund komplexer Wechselwirkungen mit dem
Stokpartner stellt man eine Abhéngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit £ von der
Konzentration des Stofpartners fest. Nach einer Theorie von Lindemann [62] gilt
fiir kleine Konzentrationen von M die Proportionalitét

koo [M] . (2.56)
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Behandelt man in diesem Fall die Reaktion wie eine bimolekulare Reaktion zwi-
schen einer Spezies und M, so ldsst sich die Grenzgeschwindigkeit im Nieder-
druckbereich ky wie folgt definieren:

Im Hochdruckbereich setzt irgendwann eine Sittigung ein, so dass als Grenzwert

ko = lim k (2.58)

[M]—o00

definiert werden kann. Diese beiden Grenzgeschwindigkeiten lassen sich wiederum
durch Arrhenius-Ansitze gemaft Gl. 2.51 modellieren. Nach Lindemann ergibt
sich als Geschwindigkeitskoeffizient der Reaktion

kzzkm<pr)F, (2.59)

1+p,

wobei p, der reduzierte Druck mit

p = M (2.60)

und F' eine Modulationsfunktion (pressure fall-off blending function) sind. Letz-
tere ist im einfachsten Fall konstant 1. Sie erlaubt aber auch eine weitere Mo-
dellierung des Uberganges zwischen dem Nieder- und Hochdruckbereich. Troe
|62, 90] schlug folgende Formulierung vor:

1
loggpr + ¢ )2
log. o FF = |1+ logg Feent - 2.61

glO (n _ d (loglo pr + C) glO t ( )

Darin sind
c = —0,4—-0,67logg Feent (2.62)
n == 0, 75 - ]., 27 loglo Fcent 9 (263)
d = 0,14 (2.64)

sowie

Fot = (1—a)e /T fae /T f o T/ (2.65)

Die Parameter o, T, T* und T** sind die sogenannten Troe-Parameter und
dienen der Anpassung an experimentelle Daten.
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2.2.4 Oberflachen-Reaktionen

Bedingt durch die grofe Vielfalt verschiedener Adsorbate und Adsorbens sind
bisher nur wenige Reaktionen detailliert untersucht. Aufgrund der rdumlichen
Lokalisierung der Asorbate auf der Oberfliche beeinflussen neben der Stofwahr-
scheinlichkeit auch Wechselwirkungen mit der Umgebung die Reaktionsgeschwin-
digkeit. Jeder Oberflichenplatz wiirde einzeln betrachtet werden miissen. Es gibt
Reaktionen, bei denen eine solche Interaktion zwischen benachbarten Adsorbaten
entscheidend ist. Diese lassen sich dann nur durch Simulationen auf molekularer
Ebene hinreichend beschreiben, z. B. durch Monte-Carlo-Verfahren [63].

Die hier gewihlte Beschreibung ist analog zu den Gasphasen-Reaktionen. An-
stelle einer lokal variierenden Umgebung flieft nur die auf einer makroskopischen
Skala variierende Oberflichenbedeckung bzw. Konzentration in das Modell ein
(Mean-Field-Approzimation) [41].

Die Menge der Oberflichenreaktionen sei mit Rg bezeichnet, die beim Vorhan-
densein mehrer Oberflichentypen aus disjunkten Teilmengen R! (j = 1,2,...)
zusammengesetzt sein kann. Die Reaktionsgeschwindigkeit an der Oberfliche lasst
sich in Analogie zu Gl. 2.55 als

Si = Z Vik k‘k H ngk’ (266)

kERs JjES

schreiben. Im Gegensatz zur Gasphasen-Reaktionsgeschwindigkeit beziehen sich
die Oberflichen-Reaktionsgeschwindigkeit und die Konzentrationen der Oberfla-
chen-Spezies auf die Flache anstatt auf das Volumen.

Andere Einfliisse der Oberflichenbedeckung auf die Reaktionsgeschwindigkeit
konnen im Mean-Field-Modell durch einen zusétzlichen Faktor in der Gleichung
fiir die Geschwindigkeitskoeffizienten (Gl. 2.51) beriicksichtigt werden:

ke = AT - exp <—%:}’j>-fk({ei}) | (2.67)

Das Vorhandensein von Adsorbaten kann die Potenzialverhéltnisse an der Ober-
fliche verindern. Dies fiihrt zur Vergréferung bzw. Verringerung der Aktivie-
rungsenergie fiir bestimmte Reaktionen. Ferner kann sich dadurch die Adsorpti-
onswahrscheinlichkeit dndern, die durch den priaexponentiellen Faktor beschrie-
ben wird. Zur Modellierung dieser beiden Abhéngigkeiten wird daher folgender
Ansatz fiir die Funktion fj gewéhlt:

fio= JT 0% - exp (3;;) . (2.68)

1€6g

Hierin beschreiben i, die Anderung der Reaktionsordnung und €;;, die Differenz
in der Aktivierungsenergie bei vollstdndiger Bedeckung mit der Spezies 1.
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Fiir Adsorptionsprozesse ist es haufig bequemer, die Reaktionsgeschwindigkeit
aus dem Haftkoeffizienten S; zu ermitteln. Er gibt an, mit welcher Wahrschein-
lichkeit (0 < S; < 1) ein Teilchen i, das auf die Oberfliche trifft, adsorbiert wird.
Diese Wahrscheinlichkeit ist im Allgemeinen temperatur- und bedeckungsabhén-
gig. Aus der kinetischen Gastheorie [56] erhélt man dann den Geschwindigkeits-
koeffizienten der Adsorptionsreaktion k:

S [RT

ks = (2.69)

mit der Dimensionsgrofse

T = Zlec’ . (2.70)

JE€Gs

Gleichung 2.69 lasst sich auch in die Form des erweiterten Arrhenius-Ansatzes
schreiben, wenn man

Si R

Ap==2t
"7 Vorm,

, Be=13%, Bap=0 (2.71)
setzt. Auf diese Art konnen kompliziertere Bedeckungsabhéngigkeiten mit dem
gleichen Formalismus wie fiir alle anderen Oberflichen-Reaktionen behandelt wer-
den.

2.3 Reaktive Stromungen

2.3.1 Allgemeine Erhaltungsgleichungen

Die Dynamik von Fluiden wird mathematisch durch Erhaltungsgleichungen be-
schrieben. Diese Gleichungen verkniipfen makroskopisch beobachtbare, intensive
Grofken (Dichte, Geschwindigkeit, Temperatur u.s.w.) miteinander, wobei sich die
zugehdorigen Transportkoeffizienten (Viskositéit, Warmeleitfihigkeitskoeffizienten,
..) mikroskopisch herleiten lassen. Fiir jede Erhaltungsgrofe (Masse, Impuls,
Energie u.s.w.) steht eine Differentialgleichung mit zugehorigen Randbedingun-
gen, deren allgemeine Struktur sich wie folgt herleitet [62, 76].
Betrachtet werde ein Volumenelement €2 mit dem Rand 0f). An jedem Punkt
von () seien eine intensive GroRe f sowie deren Fluss (Vektor®) @, definiert. Die
beziiglich des Volumenelements zugehorige extensive Grofe sei F':

F = /de . (2.72)

3In diesem Kapitel wird fiir Vektoren bzw. Tensoren die Komponenten-Schreibweise benutzt.
Die Indizes i, j und k stehen jeweils fiir die 3 Komponenten eines karthesichen Koordinaten-
systems. In Termen, in denen Produkte von Tensoren mit gleichen Indizes (nur ¢, j und k)
auftreten, ist die Finsteinsche Summenkonvention anzuwenden.
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Eine zeitliche Anderung von F' wird durch einen der folgenden Prozesse bedingt:

1. durch einen Fluss iiber den Rand des Volumenelements durch Konvektion
oder Diffusion. Durch das Randelement d A flieft ein Fluss mit dem Betrag
®;;n;, wobei n; der nach aulen gerichtete Normalenvektor des Randele-
mentes ist.

2. durch innere Quellen (z.B. Stoffumwandlungen durch chemische Reaktio-
nen) mit dem Produktionsterm gj.

3. durch Fernwirkung dufierer Quellen (z. B. Gravitations- und elektromagne-
tische Felder) mit dem Quellterm s;.

In Form einer Intergralgleichung ausgedriickt, ergibt sich:

6t Qat oN Q Q

Das Integral iiber den Rand des Gebietes kann mit Hilfe des Gaufischen Integral-
satzes und unter Annahme der Differenzierbarkeit von ®;; in ein Volumenintegral
iiberfiihrt werden:

0 0
—fdV = —/—q),idV-i-/q dV+/s dv . 2.74
/Qat e as 51 (2.74)

Dies gilt fiir beliebige Volumenelemente ) und damit im Grenziibergang fiir
V() — 0:

0 0

o
&H OF = —— 0P g+ (2.75)

wobei der Flussterm in einen Konvektions- und einen Diffusionsterm aufgespalten
wurde.

2.3.2 Navier-Stokes-Gleichungen

Die auf den im letzen Kapitel genannten Prinzipien beruhenden Gleichungen zur
Beschreibung eines stromenden Fluids heiften Navier-Stokes-Gleichungen. Priméar
beinhalten sie die beiden Gleichung zur Massenerhaltung (Kontinuitétsgleichung)
und zur Impulserhaltung. Hinzuzunehmen sind bei einer chemisch reagierenden
Stromung die Gleichungen fiir die Erhaltung der einzelnen Speziesmassen und
der Energie bzw. Enthalpie.
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Kontinuitétsgleichung

Die erste Erhaltungsgofe ist die Gesamtmasse. Die zugehérige Dichtefunktion ist
die (Massen-)Dichte p. Der Massenfluss wird gerade durch das Geschwindigkeits-
Vektorfeld v; dargestellt und als Konvektion bezeichnet. Daher entfillt in dieser
Gleichung der Diffusionsterm. Durch chemische Prozesse kann Masse weder er-
zeugt noch vernichtet werden, so dass auch innere Quellen entfallen. Auch Fern-
wirkungen (z. B. durch Radioaktivitit) seien ausgeschlossen. Somit erhilt man:

0 0
ap#—a—xi(m}i) = 0 . (276)

Spezies-Massenerhaltungsgleichung

Durch eine chemische Reaktion werden Spezies ineinander umgewandelt, so dass
sich die einzelnen Speziesmassen dadurch verdndern. Der Massenbruch Y; be-
schreibt dabei genau den Anteil der Spezies s an der Gesamtmasse. Der dem
Konvektionsstrom iiberlagerte Diffusionsstrom werde durch das Vektorfeld j,; be-
zeichnet. Der chemische Quellterm durch Gasphasen-Reaktionen ist durch lokale
Variablen bestimmt und somit den inneren Quellen zuzurechnen. Aufere Quel-
len, wie z. B. harte Strahlung, seien wiederum ausgeschlossen. Damit ldsst sich
als zweite Differentialgleichung fiir die Speziesmassen

0 0 0
- (pYs —— (pYsv) = ——Ju + Msw; 2.717
a7 (PYs) + 5 (PYsvi) 5, Jri T Mat (2.77)
formulieren.
Wesentliche Betrige zum Diffusionsstrom liefern im Allgemeinen Konzentra-
tions- (Ficksches Gesetz) und Temperaturgradienten (Thermodiffusion). Daher
soll folgender Ansatz verwendet werden:

M, 0 DT o
— — X, - = T . 2.
"M ox; °  pT Oz (2.78)

jsi = _pD

Die Diffusionskoeffizienten D, und D! sind darin stoffspezifische Parameter, die
sich in Abhéngigkeit von der Mischungszusammensetzung gegenseitig beeinflus-
sen. Daher wird im Folgenden auf vereinfachte Transportmodelle zuriickgegriffen,
bei denen auch die Thermodiffusion vernachlassigt werden soll. Es ist jedoch si-
cher zu stellen, dass

gilt. Gegebenenfalls wird zu der Spezies mit dem grofiten Massenbruch ein Kor-
rekturterm addiert.
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Impulserhaltungsgleichung

Zur Beschreibung des Fluids ist es notwendig, die Impulserhaltung zu beriick-
sichtigen. Die Impulsdichte ist pvg. Daraus resultiert ein nichtlinearer Diffussi-
onsterm, der wesentlich fiir die komplexe Dynamik stromender Systeme verant-
wortlich ist. Der diffusive (irreversible) Impulstransport wird durch den Schub-
Spannungs-Tensor P;; beschrieben. Als dufiere Quelle ist oftmals das Gravita-
tionsfeld zu beriicksichtigen. Die von Nawvier und Stokes erstmals unabhéngig
voneinander aufgestellte Gleichung lautet demach:

0 0 0
= (oK) + 5 (pvkvi) = ——Pui+pgr - (2.80)

ot aﬂfz aac,
Der Schub-Spannungs-Tensor kann in einen Druck- und einen Reibungsanteil
zerlegt werden:

P = pj+T1; . (2.81)

Der Reibungsanteil muss wiederum modelliert werden. Unter der Annahme einer
laminaren Stromung einer isotropen Fliissigkeit, bei der die Reibung proportional
zum Geschwindigkeitsgradienten ist, lautet der einfachste Ansatz [67]

0 0 2 0
Tij = -n <a—$ivj + a—xj’l),' - g 8—:ckvk6ij> (282)

mit dem dynamischen Viskosititskoeffizienten n als Parameter.

Energieerhaltungsgleichung

Eine weitere — insbesondere zur Berechnung der Temperatur unabdingbare —
Gleichung beruht auf der Energieerhaltung. Dabei sei @ die spezifische Dichte der
inneren Energie, d. h. nur der thermodynamische Anteil ohne kinetische Energie.
Diffusive Transportvorginge seien durch die Wérmestromdichte ¢; bezeichnet.
Die verrichtete Arbeit aufgrund von Reibung und die Volumenarbeit sind zu
den inneren Quellen zu rechnen, die beide im Schub-Spannungs-Tensor enthalten
sind. AuRere Quellen kénnen in Form von Strahlung auftreten, werden aber in
folgender Gleichung nicht beriicksichtigt:

) B, B )
7 iv;) = ———q — P —uv; . 2.
(pav;) 5t~ Pi g (2.83)

It (pi) + 97

Die dynamischen Druckunterschiede in den hier zu betrachtenden Systemen
sind meist klein im Vergleich mit dem statischen Umgebungsdruck, so dass fiir
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die thermodynamischen Prozesse meist von isobaren Bedingungen ausgegangen
werden kann. In diesem Fall bietet es sich an, an Stelle der inneren Energie die
Enthalpie zu verwenden. Duch Substitution von

. b
4 = h—= 2.84
p ( )

erhilt man die vierte hier verwendete Differentialgleichung

0 0
It (ph) + oz,

0 0 0 0
ho) = —p+vi—p— —ai —Ti; —v; . (2.85
(phv;) 0P T Vige P T gy % T T oz; (2.85)
Die Wérmestromdichte wird geméf dem nullten Hauptsatz der Thermodyna-
mik durch einen Proportionalititsansatz zum Temperaturgradienten modelliert.
Durch die Hinzunahme der Bildungsenthalpien in die Definition der Enthalpie-
dichte ist deren Austausch durch stoffliche Diffusion zuséitzlich zu beriicksichtigen:

0
T = —A T hs 'si - 2.
q ar, + EEG J (2.86)
$€Og

Randbedingungen an der Phasengrenze

Die Differentialgleichungen alleine bestimmen noch nicht eindeutig die Losungen
des Gleichungssystems. Hinzuzunehmen sind Randbedingungen, die von der Geo-
metrie des zu simulierenden Gebietes abhéngen. In den Systemen, die Gegenstand
dieser Arbeit sind, werden dies die Wande des Reaktors sein.

Ein Satz von Randbedingungen fiir Gl. 2.76 und GI. 2.80 fiir Reaktoren mit
festen Winden leitet sich daraus ab, dass alle Komponenten des Geschwindig-
keitsvektors v; verschwinden. Zusdtzlich muss an den Druck die Forderung ge-
stellt werden, dass der Impulsaustausch mit den Wéanden sich insgesamt zu null
addiert. Im Allgemeinen gestaltet diese integral formulierte Bedingung die Losung
der Navier-Stokes-Gleichungen als schwierig.

Fiir die Randbedingung von GIl. 2.85 sind sowohl die Vorgabe von Tempera-
turen und damit von Enthalpiedichten (Dirichlet-Randbedingung), die Vorgabe
von Wéirmestromdichten (Neumann-Randbedingungen) oder eine Kombination
aus beidem (Cauchy-Randbedingungen) sinnvoll.

In heterogen-katalytischen Systemen stellt der Oberflichenreaktionsterm einen
Stoffstrom von der Oberfliche dar. Dieser ist senkrecht zur Oberfliche (Norma-
lenvektor n;) gerichtet, dessen Fluss durch die Stefan-Geschwindigkeit

Pusy;, = — Z M54, (2.87)

s€6yg
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angegeben werden kann. Im Falle katalytisch inaktiver Oberflichen ist vg;,gleich
null. Solange keine Ablagerung oder Ablation an der Oberfliche stattfindet (wie
z.B. bei Gasabscheidungs-Prozessen bzw. beim Atzen), verschwindet iiber alle
Spezies summiert der Masseaustausch mit der Oberfliche. Somit muss der Ge-
samtmassenstrom der Spezies s an der Oberfliche gleich dem Oberflichenquell-
term sein:

jsi + PUStiYi = _Msés . (288)

Dies ist eine sinnvolle Randbedingung fiir GI. 2.77.

2.3.3 Stationare zylindersymmetrische Navier-Stokes-
Gleichungen

Zur Modellierung einer Rohrstromung ist es meist praktischer, in Zylinderkoordi-
naten (z,r, ¢) zu arbeiten. Nimmt man ferner an, dass die Randbedingungen ro-
tationssymmetrisch beziiglich der Zylinderachse sind und externe Einfliisse (z. B.
starke Gravitationskrifte) diese Symmetrie nicht storen, so entfillt fiir alle Fel-
der die Winkelabhéngigkeit, d. h. ¢ = ¢(z,7), und die azimutale Komponente bei
Vektoren, d.h. g = ¢,€, + ¢,€,.. Gradienten und Divergenzen transformieren sich
in folgender Weise:

0 0o, 0p
ami @Y = gez -+ 567" bZW. (289)
0 oo, 10 (rer)
R - 2.
ox; v 0z * r or (2.90)

Fiir die Komponenten des Geschwindigkeitsvektors sind die Bezeichnungen u = v,
und v = v, iiblich.

Weiterhin sei im Folgenden nur der stationére Fall betrachtet, d. h. alle Zeita-
bleitungen sind null:

9
EId

Die transformierten Erhaltungsgleichungen sind im Folgenden aufgefiihrt.

=0 . (2.91)

Kontinuitétsgleichung

Aus GI. 2.76 folgt:

Olpu) 10 (rpv)

; 2.92
0z r Or 0 (2.92)
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Spezies-Massenerhaltungsgleichung

Analog folgt aus Gl. 2.77 fiir jede Spezies s:

8(puYs) + 1 a(T,O'Usz) . _ajs,z 1 8(7’]'5,)

0z r or - 0z r Or

+ M, . (2.93)

Impulserhaltungsgleichung

Die Impulserhaltungsgleichung (Gl. 2.80) zerfillt in die zwei Gleichungen fiir die
Geschwindigkeitskomponenten u und v. Aufgrund der Existenz einer Symme-
trieachse, ist es nur sinnvoll, einen Gravitationsterm in z-Richtung zu beriick-
sichtigen. Rotierende Zylinder mit gravitationsihnlichen Fliehkréften seien nicht
Gegenstand dieser Arbeit.

Die Gleichungen lauten fiir die axiale Komponente:

0 (puu) n 19(rpvu) _ Op n 0 [4 0u  2nd(rv)
0z r or 0z 0z 37782 3r Or
10 ov  Ou
5 [777“ <£ + E)] + 1g. (2.94)
und fiir die radiale Komponente:
6(puv)+18(rpvv) _ O 9 . @+@
0z r Or or 0z 0z Or
O 2 ou 4nd(rv)
i P 2.
+8r[ 3n8z+3r or } (2.95)
Energieerhaltungsgleichung
Unter Vernachlissigung des Reibungsterms in Gl. 2.85 erhélt man:
d(puh) 10(rpvh)  Op Op O 10
oz Tr oo - ez tVar &% rartw) - (2%)

Randbedingungen an der Phasengrenze

Im stationdren Zustand dndern sich die Oberflichenbedeckungen nicht. Somit
beeinflussen makroskopisch gesehen Oberflichen-Reaktionen nur noch die Gas-
phasen-Spezies. Die gleiche Masse, die von der Oberfliche adsorbiert wird, wird
auch wieder desorbiert. Damit ist die Stefan-Geschwindigkeit, die fiir ein zylin-
drisches Rohr nur eine radiale Komponente besitzen kann, in diesem Falle null:

Ust, = 0 . (297)
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Unter Verwendung von Gl. 2.88 leitet sich daraus die Randbedingung

js,r = _Msés (298)

ab.

2.3.4 Stationare zylindersymmetrische Boundary-Layer-
Gleichungen

Mittlels der im vorhergehenden Abschnitt behandelten Navier-Stokes-Gleichungen
werden alle laminaren, achsensymmetrischen Stromungen in einem zylindrischen
Rohr exakt beschrieben. Aus numerischer Sicht haben sie jedoch den Nach-
teil, dass sie ein nichtlineares, elliptisches Differentialgleichungssystem mit nicht-
trivialen Randbedingungen bilden. Im Allgemeinen wird man eine Ldsung nur
durch iterative Verfahren ermitteln konnen, da der Zustand eines Punktes von
allen Nachbarpunkten abhéngt.

Das Problem der nicht-trivialen Randbedingungen 16ste Prandtl Anfang des
vorigen Jahrhunderts durch einen Ansatz, bei dem er die Stromung zerlegte.
Punkte fern vom Rand oder umstrémten Objekten werden durch die Navier-
Stokes-Gleichungen mit homogenen Randbedingungen beschrieben, wihrend in
der Néhe von Winden eine Grenzschichtnidherung (englisch: boundary layer ap-
prozimation) verwendet wird. Bei dieser Naherung werden alle Feldgrofen durch
Polynome in Abhingigkeit von der Entfernung von der Wand d entwickelt. Alle
Terme der Grofenordnung O(d?) in den Gleichungen werden danach vernachlis-
sigt. In der Konsequenz verschwinden Ableitungen hoherer Ordnung, die wenigs-
tens eine Komponente parallel zur Oberflache besitzten (axiale Diffusionsterme),
Terme in v? sowie radiale Druckgradienten [62, 81].

Daraus folgt auch, dass diese Ndherung nur dann gut ist, wenn der Stoff- und
Energietransport parallel zur Oberflache im Wesentlichen durch Konvektion und
nicht durch Diffusion bestimmt wird, d. h. die Stromungsgeschwindigkeit u grof
genug ist. Zum Bespiel muss in Gl. 2.93

puYs > ‘js,z (2.99)
gelten.
Kontinuitétsgleichung
Die Kontinuitétsgleichung (Gl. 2.92) bleibt unveréndert:
0 10
lpw) [ LOCp0) (2.100)

0z r Or
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Spezies-Massenerhaltungsgleichung

Aus der Massenerhaltungsgleichung fiir jede Spezies (Gl. 2.93) entfllt der axiale
Diffusionsterm:

0(puYs) 10(rpvYy)  10(rjs,) )
7625 + ; 767” = ; 787‘ + Msws - (2'101)

Impulserhaltungsgleichung

Der Reibungsterm in der Gleichung fiir axiale Impulskomponente (Gl. 2.94) ver-
einfacht sich:

0 (puu) N 10(rpvu)  Op n 101 du
0z r or 0z ror

= . 2.102
nrar} + py. (2.102)

Fiir die radiale Komponente (Gl. 2.95) bleibt lediglich die Aussage, dass radiale
Impulsgradienten verschwinden:

Op
= = . 2.1
0 o (2.103)

Energieerhaltungsgleichung
Ebenso entfallen zwei Terme aus Gl. 2.96:
0 (puh) 1 0(rpvh) op 10

5 + - = — u& ~ 5 (rg;) . (2.104)

Eine Losung fiir gegebene Randbedingen zu finden, ist der Grund fiir die
Modellvereinfachung. Daher bleiben diese unverdndert.

Der Vorteil der Boundary-Layer-Gleichungen ist, dass sie eine parabolische
Struktur aufweisen. Die z-Koordinate der vereinfachten Gleichungen {ibernimmt
die Rolle der Zeit. Die Randbedingungen am Einlass werden somit zu Anfangsbe-
dingungen, und das Gleichungssystem kann durch Integration entlang der z-Achse
gelost werden. Die Losung an jedem Punkt hingt nur noch von der Lésung an
stromaufwirts gelegenen Punkten ab.

2.3.5 Plug-Flow-Modell

Eine weitergehende Vereinfachung der Boundary-Layer-Gleichungen wird erreicht,
wenn man die radiale Auflésung eliminiert und statt dessen eine Pfropfenstro-
mung (englisch: plug flow) modelliert. Alle Variablen werden durch iiber den
Querschnitt gemittelte Werte dargestellt. Insbesondere die starke Nicht-Linearitat
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der chemischen Quellterme limitiert die Einsetzbarkeit dieses Modells. Eine schnel-
le radiale Durchmischung ist notwending. Diese wére bei turbulenten Stromun-
gen oder Strémungen mit kinetisch limitierten Oberflichenreaktionen (|jT,‘ >
|Ms$s|) der Fall.

Nach Integration der Boundary-Layer-Gleichungen iiber den Kanalquerschnitt
2m fom ...7dr und anschliefender Division durch 77 erhilt man die Plug-Flow-
Gleichungen:

Kontinuitétsgleichung

d (1)
=0 2.105
7 , (2105)
Spezies-Massenerhaltungsgleichung
dY, 2 _
pu = —M,ss+ Mywy (2.106)
dz 70
Impulserhaltungsgleichung
du d 27
p_u£ = —d—z + riou + pg, sowie (2.107)
Energieerhaltungsgleichung
— = u—+4+—(Tw-T . 2.108
pudz udz * To ( W ) ( )

Der Wéirmeaustausch mit der Wand (Temperatur Ty ) wird dabei durch einen
empirischen Wirmeiibergangskoeffizienten kyw beschrieben, der neben dem War-
meleitkoeffizienten auch von der Geometrie und der Strémungsgeschwindigkeit
abhéngt.

2.4 Monolithische Reaktoren

Ein héiufiger Reaktortyp fiir heterogen katalysierte Reaktionen sind monolithische
Reaktoren. Um eine moglichst groke Oberfliche pro Volumeneinheit bei gleich-
zeitig hohem Durchsatz zu erzielen, wird der Durchfluss auf einzelne Kanéle von
kleinem Durchmesser (in der Gréfenordnung von 0,1-2 Millimeter) aufgeteilt.
Eingebettet sind diese Kanile in einen Festkorper, auf den die katalytisch akti-
ven Materialien aufgebracht sind. Zumeist bilden die Kanéle im Monolithen ein
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regelméfige Struktur, dreieckig, quadratisch oder wabenférmig. Aufgrund dieser
Regelméakigkeit, geniigt es meist wenige Kanéle zu betrachten und daraus das
Verhalten des Gesamtmonolithen abzuleiten.

Die wichitigste Grofe, die in die Berechnung der Einzelkanile einflieft, ist da-
bei die Temperatur. Variationen auf der Gréfkenordnung des Kanaldurchmessers
werden in dieser Arbeit nicht beriicksichtigt, so dass ein Volumenelement auf der
Skala dieses Modells mehrere Kanéle schneiden soll. Die Kanaldichte sei durch
den Parameter o gegeben.

Die auf dieser Skala gemittelte Temperatur des Festkorpers wird durch eine
Energiebilanz gemaf Gl. 2.75 beschrieben:

oI OH 0
T = = gy, . 2.1
P ot ot ox; Tan s (2.109)

Da der Festkorper nicht fliefst, entfillt der Konvektionsterm. Die Diffusion wird
durch einen Warmeleitungsterm beschrieben:

or
Py = _/\z'j% 5
i

(2.110)
wobei aufgrund der Anisotropie der Monolithstruktur der Warmeleitkoeffizient
die Form eines Tensors J);; annehmen kann. Durch die Einbeziehung der Kanéle
in die Mittelung stellt der Warmeaustausch mit der gasférmigen Stromung die
inneren Quellen ¢z dar. AuRere Quellen sy konnten genutzt werden, um den
Einfluss der Strahlung zu beschreiben. Sie werden hier jedoch nur am Rand des
Monolithen beriicksichtigt.

Das Modell ist nicht vollstindig ohne die Randbedingungen. Sinnvolle Ansétze
dafiir sind die Vorgabe der Temperatur durch Dirichlet-Randbedingungen:

T = const (2.111)

oder die Spezifikation des Warmeflusses durch Neumann-Randbedingungen, z. B.
mit einem Konvektions-, einem Diffusions- und einem Strahlungsterm:

Ppin; = O™ + k(T — Textern) + €05 (T* — T,

extern )

(2.112)

Die darin enthaltenen Parameter sind ein konstanter Transportterm ®$"*, ein
Wirmeiibergangskoeffzient k, die Emissivitit e, die Stefan-Boltzmann-Konstante
os sowie die Umgebungstemperatur 7eyiern -



Kapitel 3

Numerische Modellierung

Kernstiick der Arbeit ist die Umsetzung der mathematischen Modelle in eine
Programmiersprache. In Zusammenarbeit mit mehreren Kollegen, insbesondere
durch Verwendung von Programmteilen bzw. Algorithmen von J. Warnatz, O.
Deutschmann und C. Fechtenkotter (Correa), wuchs daraus das Software-Paket
DETCHEM |37].

3.1 Allgemeine Programmstruktur

In jlingster Vergangenheit wurden verschiedene Vorschldge zur numerischen Simu-
lation monolithischer Katalysatoren verdffentlicht. Koltsakis et al. [65] benutzten
eine Globalkinetik fiir die katalytische Reaktion und ein Plug-Flow-Modell fiir
die Stromung einzelner Kanile, um eine zwei-dimensionale Warmeleitungsglei-
chung fiir den Gesamtmonolithen zu losen. Aus Elementarreaktionen aufgebau-
te Oberflichen- und Gasphasenmechanismen und detaillierte Transportmodelle
wurden zur Simulation der Einzelkanalstromung fiir Reaktoren zur katalytischen
Partialoxidation von Methan [32| und Ethan [93] verwendet. Jedoch erweist sich
die Stromungsberechnung unter gleichzeitiger Verwendung der Navier-Stokes-
Gleichungen und komplexer Modelle fiir chemische Reaktionen als numerisch auf-
wandig, da die Spanne an Zeitskalen eine grofse Steifheit des Gleichungssystems
zur Folge hat. Aus diesem Grunde waren zuvor instationére Simulationen des
gesamten katalytischen Monolithen unter Verwendung detaillierter Transport-
modelle und Reaktionsmechanismen nicht praktikabel.

Raja et al. [80] untersuchten die Anwendbarkeit der Plug-Flow-, Boundary-
Layer- und Navier-Stokes-Gleichungen zur Simulation einer Kanalstromung in
einem Reaktor zur katalytischen Verbrennung. Es wurde gezeigt, dass fiir eine
grofe Bandbreite von Einstromungsbedingungen, fiir die sich eine hinreichend
schnelle, laminare Stromung einstellt, das Grenzschicht-Modell ausreichend gute
Ergebnisse liefert, wihrend das Plug-Flow-Modell versagt. In dem Bereich einer
laminaren Strémung mit hohen Stromungsgeschwindigkeiten bewegen sich vielfal-
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tige Anwendungen fiir katalytische Monolithen, so dass das Grenzschichtmodell
angemessen erscheint. Ferner kann angenommen werden, dass die Aufenthaltszeit
der reagierenden Gase in einem Einzelkanal viel kiirzer als die Zeit, die der Mono-
lith fiir thermische Verdnderungen benétigt, ist. Aus diesem Grund ist der Ansatz
der Entkopplung der Simualtionen der Einzelkanalstrémung und der Berechnung
des Temperaturfeldes des Gesamtmonolithen sinnvoll.

Die numerische Simulation monolithischer Reaktoren wird hier auf dersel-
ben wie im vorangegangenen Kapitel beschriebenen Hirarchie aufgebaut. Jede
Programmebene hangt nur von den untergeorneten Ebenen ab und kann unab-
hangig von den iibergeordneten Modulen verwendet werden. Um einen moglichst
Hardware-unabhéngigen Einsatz zu gewéhrleisten, wurde als Programmierspra-
che Fortran 77 gewihlt [17].

Das Fundament von DETCHEM bilden die Routinen zur Berechnung von
Reaktionsgeschwindigkeiten von Gasphasen- und Oberflichenreaktionen mittles
detaillierter, aus Elementarrektionen zusammengesetzter Mechanismen sowie zur
Berechnung von Transportkoeffizienten. Darauf aufgesetzt werden kann ein Mo-
dul zur Strémungssimulation, wobei verschiedene Modelle zur Verfiigung ste-
hen. Zur Losung der vollen Navier-Stokes-Gleichungen ist eine Kopplung mit
dem kommerziellen Programm FLUENT mdglich. Eine Simulation eines Stro-
mungsrohrs mittels der Boundary-Layer- bzw. Plug-Flow-Naherung erfolgt durch
DETCHEMCHANNEL 1, DETCHEMPLUGFLOW - Ayt DETCHEM CHANNEL
wiederum baut DETCHEMMONOLITH, das Modell eines monolithischen Reak-
tors auf.

Die Struktur der in dieser Arbeit verwendeten und entwickelten Programm-
teile ist in Abb. 3.1 gegeben.

3.2 DETCHEM-Library

Die Intention des DETCHEM-Pakets ist es, Schnittstellen fiir detaillierte Trans-
port- und Reaktionsmodelle zur Verfiigung zu stellen, die in iibergeordnete Stro-
mungssimulationsprogramme eingebunden werden kénnen. Durch die DETCHEM-
Library werden alle Spezies und Reaktionsmechanismen verwaltet.

3.2.1 Speziesinformationen

Die fiir die Modellierung des chemischen Systems bendtigten Spezies werden se-
quentiell abgelegt, so dass die Zusammensetzung des Systems vollstdndig durch
einen Vektor der Konzentrationen charakterisiert wird. Die thermodynanischen
und die molekularkinetischen Parameter sowie die atomare Zusammensetzung
jeder Spezies werden aus Datenbanken (thermdata bzw. moldata) eingelesen. Aus
diesen Parametern werden die im Abschnitt 2.1.2 beschriebenen Transportkoef-
fizienten berechnet.



3.2. DETCHEM-LIBRARY 33

MONOLITH

Temperatur der festen Struktur
durch eine 2D / 3D - Warmebilanz

mStatlonar ............ Temperaturprofil Warmequellterm ZeItSkala~1S ................
stationéar an der Wand Kontaktzeit < 100 ms
CHANNEL

Simulation des 2D-Stromungsfeldes durch Grenzschicht-Naherung

fiir eine reprasentative Anzahl einzelner Monolithkanale i .I

Gasphasenkonzentrationen,
é Temperatur

chemischer Quellterm

DETCHEM

detaillierte Gasphasen- und Oberflachen-
reaktionsmechanismen

Abbildung 3.1: Programmstruktur des DETCHEM-Pakets zur Simulation mono-
lithischer Reaktoren
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Beriicksichtigt werden kénnen ein Ensemble von Gasphasen-Spezies und me-
herere Ensembles (Teilmengen) von Oberflichen-Spezies. Durch spezielle Rou-
tinen werden die Gasphasen-Konzentrationen und die Oberflichenbedeckungen
in den Konzentraitonsvektor aller Spezies eingefiigt und ausgelesen. Es existie-
ren ferner Routinen zur Umrechnung von Gasphasen-Konzentrationen in Massen-
bzw. Molenbriiche.

Stofpartner-Spezies werden durch ihre Effektivitatsfaktoren beziiglich der Gas-
phasen-Spezies definiert. Die Konzentrationen der Stofpartner-Spezies werden
durch Einfiigen der Gasphasen-Spezies automatisch aktualisiert.

3.2.2 Gasphasen-Reaktionsmechanismus

DETCHEM stellt eine Routine bereit, mit der die Gasphasen-Reaktionsgeschwin-
digkeit in Abhéngigkeit vom Konzentrationsvektor und der Temperatur berechnet
werden kann. Jede Simulation beinhaltet maximal einen Gasphasenmechanismus,
da dieser nur von der Spezieszusammensetzung abhidngt. Der Mechanismus kann
aus einer beliebigen Kombination von Elementar- und Globalreaktionen bestehen,
wobei erstere aufgrund der Philosophie von DETCHEM, nédmlich Simulationen
mit detaillierten Modellen der chemischen Prozesse durchzufiihren, zu bevorzugen
sind.

Die Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten erfolgt durch schrittweise
Auswertung des algebraischen Ausdrucks gemaf Gl. 2.55. Beim Auftreten von
Gleichgewichtsreaktionen wird die Geschwindigkeit der Riickreaktion mittles der
Gleichgewichtskonstanten (Gl. 2.44) aus den thermodynamischen Daten gewon-
nen.

3.2.3 Oberflachen-Reaktionsmechanismen

Beim Vorhandensein mehrerer unterschiedlich beschichteter Oberflichen ist es
sinnvoll, mehrere unabhéngige Reaktionsmechnanismen zu betrachten. Diesem
Umstand wird in DETCHEM Rechnung getragen. Jeder Oberflichentyp ist mit
einem eigenen Mechanismus und einer zugehorigen Oberflichenplatzdichte T’y as-
soziiert.

Die Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit fiir eine gegebene Konfigurati-
on des Konzentrationsvektors erfolgt analog zur Gasphase durch Auswertung von
Gl. 2.66. Zum Einsatz kommen dabei hidufig bedeckungsabhéngige Geschwindig-
keitskoeffizienten.

Fiir die Berechnung stationirer Zustande soll bei gegebenen Gasphasen-Kon-
zentrationen eine Konfiguration der Oberfliche gefunden werden, die sich zeitlich
nicht &dndert. Die exakte Losung eines algebraischen Gleichungssystems
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ist aufgrund der hochgradigen Nicht-Linearitit schwierig. Nicht selten treten da-
bei auch multi-stabile Zustédnde auf. Ausgenutzt werden kann jedoch, dass ein
System nach dem zweiten Hauptsatz der Thermodynamik mit der Zeit in einen
Gleichgewichtszustand iibergeht. Unter der Voraussetzung, dass die Gasphasen-
konzentration konstant gehalten werden kann, findet man einen solchen Zustand
durch Integration von GI. 2.66 iiber die Zeit. In der Regel relaxieren die Oberfla-
chenbedeckungen auf kurzen Zeitskalen, so dass als Integrationszeit meist wenige
Sekunden dienen.
Zur Intergration des Differentialgleichungssystems

de; : . .
d—i = 5(c) Vi€, je6 (3.2)
wird ein implizites Extrapolationsverfahren genutzt, das aufgrund der Steifheit
des Systems von Vorteil ist. Implementiert ist dies durch den Ldser fiir differential-
algebraische Gleichungssysteme LIMEX von Ehrig und Nowak [29, 39].

3.2.4 Oszillierende Oberflachenzustande

Die Integration von Gl. 3.2 liefert nicht automatisch eine stationdre Losung. Dies
ist ein Problem bei der Losung der stationiren Stromungsgleichungen, das es zu
beriicksichtigen gilt.

Fiir ein geschlossenes System stellt zwar bei gegebener Temperatur der Gleich-
gewichtszustand ein lokales Minimum in der Freien Enthalpie (G = H—TS) dar,
jedoch gilt dies nicht allein fiir die Oberflichenspezies bei Konstanthaltung der
Gasphasen-Zusammensetzung. Hinzu kommt, dass fiir die meisten der in die-
ser Arbeit verwendeten Oberflichen-Spezies die thermodynamischen Parameter
nicht bekannt sind. Hin- und Riickreaktionen sind jeweils durch separat angepass-
te Arrhenius-Parameter beschrieben. Dadurch kénnen leicht thermodynamische
Inkonsistenzen auftreten.

Als Beispiel fiir das Auftreten oszillierender Losungen sei der Mechanismus
der Abgaskatalyse auf einem Platin/Rhodium-Katalysator (siche Anhang B.4) ge-
nannt. Unter den in in Tab. 3.1 gegebenen Bedingungen stellt sich kein stationéires
Gleichgewicht ein. Die Losung fiir 3 der darin vorkommenden Oberflichenspezies
ist in Abb. 3.2 dargestellt.

Es stellt sich die Frage, wann dieses Verhalten auftreten kann. Aus der Chaos-
Theorie ist bekannt, dass Systeme aus mindestens 3 gekoppelteten nicht-linearen
Differentialgleichungen zu komplexem dynamischen Verhalten befihigt sind [1].
Betrachtet sei daher ein einfaches System aus 3 Oberflichen-Spezies, die zyklisch
durch Reaktionen miteinander verbunden sind:

k'l kQ kg
A(s) — B(s) — C(s) — A(s) . (3.3)
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Tabelle 3.1: Anfangsbedingungen fiir eine oszillerende Losung

Temperatur 490 K
Druck 10° Pa

Gasphasen-Molenbriiche: C3Hg 0.00012
CsHg 0.00006

O 0.002
No 0.99782
Anfangsbedeckung: (Pt) 0.15
O(Pt) 0.4
CO(Pt) 0.2
(Rh) 0.25
a) b)
0.6 06
C,H.(s) C,H.(s)
0.5F o5F — — ——— |
g g
é 0.4:— é 0-4:_
é 03; CO(s) é 03; CO(s)
802k 802 —/\/—\
0.1 0.1f
[ OZ(S) L OZ(S)
5 W
00‘ ~~B0 100 150 200 250 300 god —Toz 104 106 108 1lo
Zeit [s] Zeit [s]

Abbildung 3.2: Beispiel einer oszillierenden Oberflichenbedeckung. a) 300 s Inte-
grationszeit, b) Ausschnittsvergroferung von 10 s
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Die Geschwindigkeitskoeffizienten seien ebenfalls bis auf zyklische Vertauschung
der Indizes gegeben durch:

E,+1 0
ki, = Aexp (— RTBM) exp (2—;) . (3.4)

Der feste Parameter p beschreibe eine Abhingigkeit der Aktivierungsenergie von
der Bedeckung der Produkt-Spezies. Die Aktivierungsenergie bei unbedeckter
Oberfliche betrigt dann E, + 3. Fiir die Spezies A(s) liisst sich dann folgende
Dynamik aufstellen:
dfa
dt

= —k19A + k3ec

E,+1
= Aexp (— ];_TE‘M) [—HA exp (%) + Oc exp (%)] (3.5)

sowie analoge Gleichungen fiir B(s) und C(s). Offenbar ist

@:%:%:% (3.6)

eine stationdre Losung dieses Differentialgleichungssystems 3.5.

Ob die stationire Losung auch durch ein Integrationsverfahren erhalten wer-
den kann, lasst sich mit einer Stabilitdtsanalyse beurteilen [1]. Seien &a,&p und &¢
kleine Abweichungen von 6,0 bzw. O von der stationdren Lésung. Dann gilt
fiir die Dynamik der £’s in linearer Naherung

d fA fA
1 & = J.-| & | +0(&¢E) (3.7)
& &

wobei J die Jacob-Matrix des Differentialgleichungssystems 3.5 im Gleichge-
wichtspunkt ist. Sie ldsst sich darstellen als

E, 3RT ;M#T 1u

. Y
3RT 1 3RT 1

Der Vorfaktor ist auf jeden Fall positiv, so dass lediglich die Eigenwerte der Matrix
fiir die Dynamik entscheidend sind. Mit der Abkiirzung

7
= — 3.9
"™ T 3RT (3.9)
lassen sich die Eigenwerte schreiben als:
A= 0
3m —3 1
3m —3 1

2 2
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Abbildung 3.3: Osrzillierendes System mit 3 Oberflichenspezies. a) Aufschau-
keln einer Storung des Gleichgewichtszustandes zur Oszillation, b) zugehorige
Phasenraum-Trajektorie

Ein Eigenwert des Systems ist null, da &4 + &g + ¢ = 0 eine Erhaltungsgrofe ist.
Die beiden anderen Eigenwerte haben fiir

m > 1 (3.11)
bzw.
p > 3RT (3.12)

einen positiven Realteil, der zum Anwachsen einer Stérung fiihrt. Damit ist in
diesem Fall die Gleichgewichtslosung nicht stabil.

Als spezielles Beispiel seien als Parameter A = 10'%s~!, E, = 90kJmol ' und
T = 300 K gewéhlt. Fiir eine bedeckungsabhéngigen Anteil der Aktivierungsener-
gie von mehr als etwa 7,3kJmol™" ist die symmetrische Gleichgewichtslosung
instabil. In Abb. 3.3 ist die Dynamik des System mit x = 9kJ mol™" dargestellt.

Fiir dieses spezielle System wiirden die Oszillationen wieder verschwinden,
wenn man thermodynamisch konsistente Riickreaktionen mitberiicksichtigt. Aus
Experimenten und Monte-Carlo-Simulationen ist allerdings bekannt, dass durch
Interaktionen benachbarter Oberflichen-Spezies in Systemen mit konstanten Gas-
phasen-Konzentrationen Oszillationen auf der Oberfliche auftreten kénnen [63].
In wie fern sich solche Effekte sinnvoll und physikalisch konsistent mittels der
Mean-Field-Ndherung beschreiben lassen, ist nicht geklart. Vorerst muss jedoch
bei der Simulation stationdrer Systeme beriicksichtigt werden, dass es fiir die
Oberflichenbedeckung mit den gegebenen Mechanismen nicht notwendigerweise
eine konvergente Losung gibt.
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3.3 DETCHEMCHANNEL

3.3.1 Modell

Auf den Algorithmen zur Berechnung der chemischen Quellterme aufbauend kann
eine Simulation der reaktiven Strémung erfolgen. Die Wahl des Simulationspro-
gramms hingt von der Art des zu losenden Problems ab. Die allgemeinste Klas-
se von Problemen lasst sich mit kommerziellen Stromungssimulationsprogram-
men, wie z. B. FLUENT [42]|, untersuchen. Hierbei werden die Nawvier-Stokes-
Gleichungen mit beliebigen Randbedingungen auf einem gegebenen beliebigen
Gitter gelost. Da diese Programme jedoch auf einen allgemeinen Fall zugeschit-
ten wurden, konnen spezielle Modellvereinfachungen meist nicht beriicksichtigt
werden. Daher sind damit ausgefiihrte Simulationen sehr zeitaufwindig.

Eine grofse Klasse katalytischer Reaktoren ist so aufgebaut, dass die Stromung
durch eine Anzahl mehr oder weniger regelméfig geformter Kanéile gefiihrt wird.
Die Wénde dieser Kanéle sind dabei mit der katalytisch aktiven Substanz be-
schichtet, die gegebenenfalls noch in einem Washcoat eingebettet ist. Ziel dieser
Konstruktion ist, eine moglichst hohe Ausbeute pro Zeiteinheit zu erzielen, d. h.
einerseits ist das Verhéltnis von Oberfliche zu Volumen méglichst grof, anderer-
seits sind die Aufenthaltszeiten fiir das stromende Gas gering. Dies sind genau
die Voraussetzungen, auf denen die Grenzschichtnaherung aufbaut: die Abstande
zur Wand sind klein im Vergleich mit anderen Lingenskalen, und der konvek-
tive Stofftransport iiberwiegt den diffusiven Stofftransport in axialer Richtung.
Vergleiche zwischen dem Nawier-Stokes- und dem Grenzschichtmodell haben fiir
derartige Systeme unter praktisch relevanten Bedingungen nur geringe Abwei-
chungen gezeigt [80].

Ungeachtet der tatsidchlichen Querschnittsform der Kanéle soll eine zylindri-
sche Geometrie angenommen werden. Haben die Kanile eine reguldre Form, so
ist eine dichte Anornung im Reaktor nur méglich, wenn sie einen drei-, vier- oder
sechseckigen Querschnitt aufweisen. Beim Beschichtungsprozess des Tragermate-
rials lagert sich jedoch mehr Substanz in den Ecken ab, wodurch diese abgerundet
werden. Mit Ausnahme des dreieckigen Querschnitts ist danach die Modellierung
durch eine rund Form keine schlechtere Naherung als die durch eine polygonische
Form. Der Vorteil der zylindrischen Geometrie liegt jedoch in einer Reduktion
der zu betrachtenden Dimensionen durch Ausnutzung der Symmetrie.

Gut vereinbar mit diesen Modellansitzen sind sogenannte Rohrreaktoren. Die
Zylindergeometrie erlaubt dabei auch, dass als Modellgebiet ein Hohlzylinder
betrachtet wird. Dies ist relevant, wenn sich anstatt einer katalytisch aktiven
Wand in der Zylinderachse ein katalytisch aktiver Draht befindet. Von Bedeutung
sind nur der innere und dufere Radius, ryy, bzw. ., des Modellgebietes.
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3.3.2 Diskretisierung der partiellen Differentialgleichungen

Grundlage fiir die Beschreibung der Kanalstromung sind die Gleichungen 2.100—
2.104:

0 (pu) 1 0 (rpv)

() _ _19bm) (3.13)
% _ _% a(rg:m) _ % 8(217},7«) M, (3.14)
% = _%W—%Jr%% [nr%] + 09 (3.15)
9 ((/;Zh) _ _% w N u% _ % % (rg) . (3.16)

Hinzuzunehmen ist weiterhin, dass keine radialen Druckgradienten zu beriicksich-
tigen sind:

Op

5 = 0 - (3.17)

Damit ist der Druck nur von der z-Koordinate abhéngig. Auferdem taucht er in
den Gleichungen 3.13-3.16 nur in Form des Gradienten auf, so dass die Variable

dp

b = dz

als unabhiingig angesehen werden kann.

Das parabolische Differentialgleichungssystem kann mittels der Linienmetho-
de in ein System gewohnlicher Differentialgleichungen iiberfithrt werden [45]. Zur
Diskretisierung der rechten Seite werde ein Finite-Volumen-Verfahren auf n In-
tervallen mit den Grenzen 7y = 7Tmin, 71, --., ™n = Tmax verwendet. Das heifst,
Gleichungen 3.13-3.16 werden entsprechend der Zylindergeometrie mit 277 mul-
tipliziert und anschliefend iiber das Intervall (r; 1,7;) integriert. Die intensiven
Variablen werden innerhalb eines Intervalles durch einen konstanten Wert re-
priasentiert, die radialen Fliisse und Geschwindigkeiten sind jeweils an den In-
tervallgrenzen definiert (Index ¢ = 1...n). Daraus ergeben sich die folgenden
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Gleichungen:
T3 8
2 9 (r'pu) dr' = =2mp; (rivi — ric1vic1) (3.18)
n g
27 9 (r'puYy) dr' = —2mp;Y,; (rivi — ricivic1) — 27 (1ifs; — Tic1Js,i—1)
Ti-1
+m (rf = i) Mys (3.19)
T a
2”/ 92 (TIPUQ) dr' = —2mpyu; (rivg — ris1viy) — (7"12 - 7"?_1) o
Ti—1
vor (r ou . ou
7"' —_— J— _
Tor ; Tor i1
+m (1] — 1) pige (3.20)
T a
2m 9z (r'pub) dr' = =2mp;h; (riv; — i v 1) — (7‘12 - 7"2'2—1) Uip,
Ti—1
=27 (1igs — Tic1Gic1) - (3.21)

Fiir gegebene konstante Intervallgrenzen sind das (3 4+ smax) - 7 gewohnliche
Differentialgleichungen fiir die (3 + Smax) - 7 Unbekannten ;... u,, v1...v51
(vo =2, =0), Ys1...Y,, h1...h, sowie p,. Da sich aus diesem System jedoch
keine expliziten Differentialgleichungen fiir v; bzw. p, ableiten lassen, handelt es
sich hierbei nicht um ein wohldefiniertes gewohnliches Differentialgleichungssys-
tem. Der Index dieses Systems ist grofer als 1, womit nicht sicher gestellt ist,
dass ein Integrationsverfahren eine eindeutige Losung findet [2].

Das Problem kann gelst werden, indem die v; durch Transformation auf ein
nicht-konstantes radiales Gitter aus dem Gleichungssystem eliminiert werden.
Dazu seien zunéchst die folgenden Grofen definiert:

o der Gesamtmassenfluss

T
m; = 27r/ r'pudr’ (3.22)
Ti—1

e der Massenfluss der Spezies s

Ms; = 27r/ r'puYydr' (3.23)
Ti—1

e der Impulsfluss

T
i = 27T/ ' pu? dr’ (3.24)
Ti—1
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e und der Enthalpiefluss

H; = 27r/ r'puhdr’ . (3.25)
Ti—1

Die r; seien derart definiert, so dass

om;
0z
gilt. Aus GI. 3.22 ergibt sich dann

= 0 (3.26)

"0 or; ori_1
= —_— ! ! 2 N . Zrv 2
0 27 /m_1 5 (r'pu) dr' + 27 pu (7"Z 5, 15, ) (3.27)

und ferner durch sukzessiven Vergleich mit GI. 3.18:

or; v
= = - 2
0z U (3.28)

Dadurch ist Gl. 3.18 trivialerweise bereits erfiillt. Verfahrt man in analoger Weise
mit den restlichen 3 Gleichungen, so erhilt man

O,

5, = 2 (rieq = ricafeg-1) + (rf —riy) Myos; , (3.29)
Opi Ou ou
5, = 7 (7‘12 - 7“1-2_1) D, + 27 <7°77§ i Ty i_1>
+m (rf = i) pigs (3.30)
OH;
5, — 7 (7‘Z2 — 7“2-2_1) wip, — 2w (riq; — Tic1Gio1) - (3.31)

Bei gegebenem rg sind die r; durch Gl. 3.22 bestimmt. Der Druckgradient p, ist
im Differentialgleichungssystem 3.29-3.31 eine algebraische Variable, die dadurch
bestimmt ist, dass

Tn = Tmax (3.32)

gilt.

In der praktischen Anwedung erweist sich die Losung des differential-algebra-
ischen Gleichungssystems aufwindiger als die Losung eines gewohnlichen Diffe-
rentialgleichungssystems. Aus der einfachen Vorstellung, dass eine Erhohung des
Drucks zu einer Verringerung des Volumens und hier damit des Radiusses fiihrt,

leitet sich der folgende Relaxationsansatz zur Bestimmung des Druckgradienten
ab:

p, n
a,,a—i = Pynet <1— ! > . (3.33)
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Der Parameter o, ist eine Relaxationslange. Der Fall oy, = 0 entspricht dabei der
urspriinglichen algebraischen Gleichung. Als Referenzwert wird p, ¢ gleich dem
Druckgradienten einer homogenen Rohrstromung gewéhlt.

Die anderen in den Gleichungen 3.29-3.31 auftretenden Groéfen sind von der
Losung abhingige Parameter. Zunéchst konnen die zugehorigen intesiven Varia-
blen aus den Definitionsgleichungen 3.22-3.25 gewonnen werden. Eine besondere
Stellung nimmt noch die Temperatur 7" ein, die implizit durch

h = W(T,Y,) (3.34)

bestimmt ist. Bei Verwendung des LIMEX, der ein Loser fiir differential-algebra-
ische Gleichungssysteme ist, kann diese Gleichung simultan mit den Differenti-
algleichungen aufgelost weden. Ansonsten miisste die Temperatur mittels eines
separaten Newton-Verfahrens bestimmt werden.

3.3.3 Randbedingungen

Die Beschreibung durch partielle Differentialgleichungen ist nicht vollstdndig ohne
die Angabe von Anfangs- und Randbedingungen.

Gestartet wird die Simulation der Kanalstromung mit konstanten Tempera-
tur-, Geschwindigkeits- und Speziesprofilen, die vom Anwender vorgegeben wer-
den. Die Verteilung der Massenfliisse auf die diskretisierten Zellen erfolgt auto-
matisch derart, dass die radiale Ausdehnung der Zellen zur Wand hin auch nach
Ausbildung des Stromungsprofils abnimmt.

Standardméfig ist der Kanal nach aufen durch eine feste Wand begrenzt.
Soll das Simulationsgebiet einen Hohlzylinder darstellen, so kann auch eine innere
Wand definiert werden. Ansonsten ist die innere Grenze die Symmetrielinie, an
der alle radialen Vektorkomponenten und Ableitungen verschwinden.

An einer festen Wand sind beide Geschwindigkeitskomponenten null. Fiir die
Berechnung der Temperatur sind zwei verschiedene Optionen vorgesehen. Im
adiabatischen Fall findet kein Wirmeaustausch mit externen Quellen statt, so
dass gemaf dem fehlenden Warmefluss der Temperaturgradient verschwinden
muss. Im anderen Fall seien Dirichletsche Randbedingungen durch eine fest vor-
gegebene Temperatur angenommen. Die Temperatur kann von der axialen Positi-
on abhingen. Soll sie durch eine diskrete Treppenfunktion repréasentiert werden,
so werden jedoch die Spriinge durch Hermite-Ploynome dritten Grades approxi-
miert, damit die stetige Differenzierbarkeit der in den Differentialgleichungsléser
einfliefenden Funktionen gewihrleistet ist.

Die Massenfliisse an der Oberfliche sind im Falle katalytischer Reaktionen
durch GI. 2.98 gegeben. Fiir unregelmifbig oder mit Washcoat beschichtete Ober-
flachen sind jedoch noch deren Einfliisse zu beriicksichtigen. Zum einen &ndert
sich die effektive Kontaktfliche zwischen Gas und katalytischen Material, dessen
Oberfliche sich beziiglich einer glatten Wandoberfliche um den Proportionali-
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tatsfaktor Fia/geo vergrofern soll. Zum anderen konnen teilweise die Diffusions-
limitierungen im Washcoat durch ein Washcoat-Effektivitdtsmodell in geeigneter
Weise mittels des Effektivitédtsfaktors s beschrieben werden [22]|. Als Randbe-
dingung fiir die Massenfliisse an der Oberflache gilt damit:

js,Wand = _Fcat/georYSMs‘és - (335)

Aus Griinden der Steifheit dieser Gleichung ist es meist sinnvoller, die Oberflichen
Reaktionsgeschwindigkeiten entkoppelt vom restlichen Gleichungssystem zu be-
rechnen. Die Entkopplung von der Diffusionsgleichung

js,Wand(Y:s’l,Gasa Y:S’I,VVand) X és (Ysl,Wand) (336)

geschieht dadurch, dass in die Berechnung der Reaktionsgeschindigkeit nicht die
implizit gegebene Gasphasenzusammensetzung direkt an der Oberfliche Y, wand,
sondern die explizit gegebene der benachbarten Gasphasenzelle Y, qas einfliefst.

Eine alternative Moglichkeit fiir weniger steife Oberflichenmechanismen be-
steht in einem Relaxationsansatz fiir die Bestimmung der Oberflichenbedeckung.
Dadurch reduziert sich der Aufwand bei der Berechnung der Oberflichen-Reak-
tionsgeschwindigkeiten. Als Ansatz sei

0, 1 06,
(67] 82 = et 8t (337)

gewahlt. Die Referenzgeschwindikeit u.f wandelt die bekannte Bildungsgeschwin-
digkeit in eine Komponente beziiglich der zeitartigen Koordinate z um. Der Pa-
rameter oy ist dann auf dieser Skala eine dimensionslose Realaxationszeit.

In beiden Fillen ist die Moglichkeit nicht-stationdrer Oberflaichenbedeckun-
gen zu beriicksichtigen. Um unstetige Randbedingungen zu vermeiden, die zum
Abbruch der Integration fiihren konnen, ist sicher zu stellen, dass wihrend eines
Integrationsschrittes die Berechnung immer beim gleichen Oberflichenzustand
anfingt. Erst nach der Abschluss der Extrapolation darf der Startwert der Losung
von Gl. 3.2 durch den neuen, als stationir angenommenen Zustand aktualisiert
werden.

3.4 DETCHEMMONOLITH
3.4.1 Modell

DETCHEMMONOUTH w1 de als Programm fiir die transiente Simulation eines
monolithischen Reaktors zur Abgaskatalyse von C. Fechtenkotter entwickelt. Im
Rahmen dieser Arbeit wurden Erweiterungen und Modellverbesserungen imple-
mentiert, die es ermoglichen, eine grofiere Klasse von Reaktoren numerisch zu
untersuchen. Allen Reaktoren gemeinsam ist die Strukturierung des katalytisch
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aktiven Monolithen, bei denen die Gas-Festkorper-Interaktion im Inneren regel-
makig geformter Kanéle stattfindet. Ferner wird eine relativ kurze Kontaktzeit
vorausgesetzt, so dass Temperaturverinderungen im Festkorper wiahrend der Zeit,
ein Gas zum Durchqueren eines Kanals bendtigt, nicht beriicksichtigt werden
miissen. Dadurch gelingt es, die Gleichungen zur Beschreibung des thermischen
Verhaltens des Gesamtmonolithen von denen zur Beschreibung der Kanalstro-
mung zu entkoppeln. Da sich die Randbedingungen der Kanile nur auf grofen
Zeitskalen dndern, kann die Stromung zu einem gegebenen Zeitpunkt als stationdr
angenommen werden. Zur deren Simulation kann somit auf DETCHEMC“HANNEL
zuriickgegriffen werden.

Modellgrundlage von DETCHEMMONOLITH pijgen die in Abschnitt 2.4 be-
schriebenen Gleichungen. Es gibt sowohl eine zwei- als auch eine dreidimensionale
Version des Programmes. Die zu modellierende Eigenschaft ist die Temperatur.
Dabei sei hier ausdriicklich nur die lokal gemittelte Temperatur des Festkorpers
betrachtet. Der Reaktor wird als Kontinuum behandelt. Variationen auf einer
Lange in der Grofenordnung des Kanaldurchmessers bleiben unberiicksichtigt.
Der einzige die Interaktion Gas—Festkorper beeinflussende Parameter ist die Ka-
naldichte o.

Der Reaktor kann aus verschiedenen Schichten mit unterschiedlichen Materia-
lien und Eigenschaften aufgebaut sein. Neben dem katalytisch aktiven Monolithen
kénnen auch damit fest verbundene Isolations- oder Gehduseschichten beriick-
sichtigt werden. Eine Schwierigkeit bei der Modellierung bildet jedoch die Bereit-
stellung realistischer Stoffkonstanten (Dichte, Warmekapazitéit und insbesondere
der Wirmeleitfahigkeits-Tensor) sowie die Parameter fiir die Randbedingungen
(Wérmeiibergangskoeffizient, Emissivitét).

Kernstiick des Modells ist der Monolith mit den in ihn eingebetteten Kana-
len. Durch eine Programmerweiterung kénnen jetzt Monolithen mit mehreren
Typen unterschiedlicher Kanéle behandelt werden. So ist es moglich, dass die
Kanile unterschiedlich beschichtet sind und somit durch verschiedene Oberfla-
chenmechanismen beschrieben werden. Auch die Durchflussrichtung der Kanile
kann umgekehrt werden, womit auch Reaktoren mit Wérmetauschern beschrie-
ben werden konnen. Entscheidendes Merkmal ist lediglich die reguldre Form der
Kanile und deren gleichmifige Verteilung {iber den Monolithen.

Die Diskretisierung des Modellgebietes erfolgt ebenfalls mittels der Metho-
de der finiten Volumen [66, 76]. DETCHEMMONOMUTH (orfisot sum Aufbau des
Gitters iiber einen integrierten Gittergenerator. Im Falle von zwei Dimensionen
ist das Modellgebiet rechteckig, bei drei Dimensionen sind zylinderartige Geo-
metrien mit beliebigem Querschnitt moglich. Die Richtung der Kanéle definieren
die Hauptachse des Gitters (axiale Richtung). Somit sind die Kanéle jeweils in
eine Reihe nebeneinanderliegender Zellen eingebettet. Fiir diese Zellen weden die
Wairmequellterme gy aus GIl. 2.109 mithilfe von DETCHEMCHANNEL | oochnet.

Zur numerischen Integration des diskretisierten Differentialgleichungssystems
werden wahlweise die Differentialgleichungsloser LIMEX [39] oder LSODE [55]
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eingesetzt.

3.4.2 Kopplung mit DETCHEMCHANNEL

Auf lokaler Ebene findet im Inneren des Monolithen ein Wiarmeaustausch zwi-
schen Gas und Festkorper statt. Unter der Annahme, dass die Kontaktzeit nur
wenige Millisekunden betrigt, kann angenommen werden, dass sich die Tempera-
tur des Festkorpers wihrend der Zeit, die ein Gasvolumen bendétigt, um den Mo-
nolithen zu durchstrémen, nicht signifikant dndert. Die Festkorper-Temperatur
entlang eines Kanals kann somit als quasi-stationdres Temperaturprofil an der
Wand dieses Kanals betrachtet werden. Das heifst, das Temperaturprofil Tyyang,1,
.- +s Tand n,., das durch eine Reihe von n,, axial benachbarter Zellen repréisen-
tiert wird, bildet jeweils eine Randbedingung fiir die Simulation eines Einzelka-
nals. Da die Diskretisierung durch finite Volumen erfolgt, entspricht das Profil
einer diskreten Stufenfunktion.

Neben den Randbedingungen kdnnen auch die Eingangsbedingungen fiir die
einzelnen Kanile individuell gewéihlt werden. Dadurch ist es ohne Modellerwei-
terung moglich, raumlich und zeitlich variierende Eingangsbedingungen zu be-
riicksichtigen. Die rdumlichen Variationen miissen lediglich dergestalt sein, dass
sie durch das Gitter des Monolithen aufgelost werden. Dadurch ist es moglich,
z. B. Verteilungseffekte, die durch die Zuleitung des Gases zum Reaktor entste-
hen, zu untersuchen. Neben dem kontinuierlichen Betrieb des Reaktors sind hau-
fig auch instationdre Prozesse von Interesse, wie z. B. bei der Abgaskatalyse in
einem Fahrzeug bei wechselnder Motorlast. An die zeitlichen Variationen muss
jedoch die Forderung gestellt werden, dass sie ebenfalls in grofieren Abstédnden
als die Kontaktzeit auftreten, damit das quasi-stationdre Modell der Kanalstro-
mung Giiltigkeit behélt. Fiir jeden Zeitpunkt und Ort auf der Einlassseite werden
als Eingangsbedingungen die Geschwindigkeit u;,, die Gasphasen-Temperatur 7T;,
und die Spezieszusammensetzung (hier Massenbriiche: Yi, 1, . .., Yin,,) benotigt.

Wihrend einer Kanalsimulation mit gegebenen Anfangs- und Randbedingun-
gen werden die Warmequellterme ¢z an DETCHEMMONOLITH &1 mittelt. Die
pro Volumeneinheit iibertragene Warmemenge ist gleich der Wiarme, die in je-
dem Kanal pro Langeneinheit freigesetzt wird, multipliziert mit der Kanaldichte
o (Kanile pro Querschnitts-Flacheneinheit):

aTGas
or

TWand

qu = —0 2T Wand A (3.38)

Vernachléssigt man die Enthalpieinderungen entlang des Kanales aufgrund des
Druckgradienten, so kann dies nach Gl. 3.31 auch durch eine Anderung des
Gesamt-Enthalpieflusses Hgegamt als

8H gesamt
0z

qu = —O0
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Abbildung  3.4:  Schmematische  Darstellung der  Kopplung  von
DETCHEMMONOMTH it DETCHEM “HANNEL

geschrieben werden. Beim Anwenden der finiten Volumen-Methode wird durch
Integration iiber die Gitterzelle des Monolithen lediglich der Enthalpiefluss im Ka-
nal an den Grenzen der Monolith-Gitterzelle ben6tigt. Der Vorteil dieser Methode
besteht darin, dass das Monolith-Gitter nicht mit dem Kanal-Gitter zusammen-
fallen muss, da die Fliisse an den Grenzen leicht durch Interpolation gewonnen
werden kdénnen.

Der Informationsaustausch zwischen der Monolith- und der Kanalsimulation
ist schematisch in Abb. 3.4 gezeigt. Die den Programmteilen zu Grunde liegen-
den Gleichungen werden entkoppelt gelost. Das heifst, das Temperaturprofil dn-
dert sich nicht im Laufe einer Kanalsimulation. Umgekehrt werden die einmal
berechneten Wirmequellterme wihrend eines Integrationszeitschrittes als kon-
stant angesehen. Gerechtfertigt ist dies durch eine Adaptierung des Zeitschrittes
an eine Limitierung der Temperaturianderung innerhalb der Gitterzellen.

Fiir die globale Auswertung des Umsatzverhaltens des Reaktors werden die
gemittelten Enthalpien und Spezies-Zusammensetzungen am Kanalausgang an
die Monolith-Simulation {ibergeben. Diese Daten konnen sowohl lokal auf der
Auslassseite aufgelost als auch entsprechend gewichtet gemittelt fiir quantitative
Aussagen herangezogen werden.

3.4.3 Auswahl reprasentativer Kanile

Die Simulation der Einzelkanile ist aufgrund der Komplexitit und Steifheit der zu
losenden Gleichungssysteme der zeitaufwendigste Teil der Berechnung des Tem-
peraturfeldes des Gesamtmonolithen. Daher ist es sinnvoll, an dieser Stelle den
numerischen Aufwand geeignet zu reduzieren.

Entsprechend der Diskretisierung des Temperaturfeldes formen jeweils die in
axialer Richtung benachbarten Gitterzellen das Wandtemperaturprofil fiir alle
in diesen Zellen eingebetten Kanéle. Sollen die Warmequellterme mit der ge-
méik der Diskretisierung grofstmoglichen Auflosung berechnet werden, so ist fiir
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jedes Wandtemperaturprofil genau ein Kanal auszuwerten. Insbesondere bei 3-
dimensionalen Simulationen mit bereits geringer radialer und azimutaler Auf-
l6sung enthilt ein Querschnitt durch das Gitter des Monolithen mehr als 100
Zellen. Die Simulation einer solchen Anzahl von Kanélen liegt meist in der Gro-
Kenordnung von Stunden.

Ein moglicher Ansatz, die Anzahl der zu berechnenden Kanéle zu reduzieren,
liegt darin, die Auflésung des Gitters bei der Berechnung der Warmequellterme
zu reduzieren. Die Warmeitungsgleichung wird zwar auf dem gegebenen Gitter
gelost, jedoch werden nur stellenweise die Warmequellterme durch Berechnung
der Einzelkanile gewonnen, die restlichen Quellterme werden durch Interpolation
iiber den Ort approximiert. Die Methode funktioniert gut, wenn a prior: die
ungefihre Temperaturverteilung und das Auftreten von Gradienten abgeschitzt
werden konnen.

Im Folgenden soll jedoch eine allgemeinere Methode betrachtet werden. Be-
riicksichtigt man aukerdem, dass die Eingangsbedingungen von Ort zu Ort variie-
ren konnen, so sind die Kanile nicht nur anhand ihrer Temperaturprofile, sondern
auch anhand ihrer Temperatur, Geschwindigkeit und Spezies-Zusammensetzung
am Kanaleingang zu unterscheiden. Alle diese Parameter seien zu einem fiir jeden
Kanal k charakteristischen Vektor x* zusammengefasst. Die Anzahl der unter-
scheidbaren Kanéle ist entsprechend der Diskretisierung endlich. Da das Tem-
perturprofil ebenfalls diskretisiert vorliegt, ist auch die Dimension des Vektors
endlich:

k. _ k .k k
X = (xl,xQ,...,:cn)
— k k k .k k k
- (TWa,nd,l’ T 7TWand,nax’ Tirn Uin, Y;n,la T Y;n,ns) : (339)

Anstatt die Quellterme raumlich zu interpolieren, erscheint es sinnvoller, re-
préasentative Vektoren aus Gruppen von Kanélen mit dhnlichen Eingangs- und
Randbedingungen zu wihlen. Dieser Ansatz ist unabhingig von Gradienten im
Temperaturfeld oder von lokal stark variierenden Eingangsbedingungen. Das Pro-
blem besteht jedoch darin, aus der Menge der Vektoren x* #hnliche Kanile zu
finden, die durch einen gemeinsamen Vektor reprisentiert werden kénnen. Ein
Konstruktionsverfahren dafiir bietet der Cluster-Agglomerationsalgorithmus [52].

Die Wirkungsweise des Algorithmus ist schmematisch in Abb. 3.5 dargestellt.
Zunichst sei eine Menge von Datenpunkten, die durch die Vektoren x* repri-
sentiert werden, mit Gewichten w* gegeben. Im einfachsten Fall kénnen die w*
alle 1 gewahlt werden. Im vorliegenden Falle sollen sie der tatsichlichen An-
zahl der durch sie repréisentierten Kanéle darstellen, die proportional zum Quer-
schnitt der zugehorigen Zellen ist. Ferner sei eine Abstandsfunktion d (x',x?)
definiert. Dies sei im Bespiel in Abb. 3.5 der Fuklidische Abstand, wihrend
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Abbildung 3.5: Agglomerationsalgorithmus zur Bestimmung von Daten-Clustern.
a) gegebene Verteilung von Datenpunkten, b) Zusammenfassung zweier Daten-
punkte zu einem Cluster, ¢) Zustand nach 3 Agglomerationsschritten, d) Ab-
schluss der Cluster-Bildung, Représentation der Datenpunkte durch 4 Cluster.

DETCHEMMONOLITH o1 o Maximum-Norm

d (Xla X2) = max (dT (T\}Vand,l’ T\?Vand,l) [ dT (T\}Va,nd,naxT\?Vand,nax) )
dT (T]}v Tl?l) adu (U'ilna ulzn) )
dy (Y1 Yin1) s+ &y (Yinpe: Yins,)) (3.40)

mit den einzelnen Abstandsfunktionen
T' —T7?]

dT (Tl, T2) - T , (341)
1 2
1,2y _ lu' —u?|
dy (u',u®) = £, max (ul,u?) (3.42)
Y -v?

dy (Y, Y?) (3.43)

&y max (Y1,Y?)



50 KAPITEL 3. NUMERISCHE MODELLIERUNG

benutzt. Darin werden die Temperaturen beziiglich einer absoluten Differenz §7°,
die Geschwindigkeit sowie die Massenbriiche beziiglich einer relativen Abwei-
chung, &, bzw. &y, normiert.

Der Agglomerationsalgorithmus fasst sukzessive die Elemente der gegebenen
gewichteten Punktmenge M = {(xk, wk)} zu Clustern zusammen:

—

. Wenn |[M| =1, dann Ende.

2. Finde das Minimum d* = d (x*",x7/") = min; ;(d (x, x7)).

3. Wenn d* > d,ay, dann Ende.

4. Bilde x* = (w"'x" + wi'x?") / (0" + w?") und w* = w" + w?".
5. Ersetze (x,w") und (x7°,w’") durch (x*,w*) in M.

6. Gehe zu 1.

Nach Abbruch des Algorithmus beinhaltet die Menge M die fiir die Cluster re-
prasentativen Punkte. Zusétzlich sollte fiir jeden der urspriinglichen Punkte in
Schritt 5 gespeichert werden, welchem Cluster sie zugeordnet wurden. Bei An-
wendung dieser einfachen Abstandswichtung ist zwar nicht ausgeschlossen, dass
es Punkte im Cluster gibt, die einen groferen Abstand als dy,,x vom reprisenta-
tiven Punkt haben, jedoch kann ihr Gewicht nur sehr klein im Vergleich zu dem
Rest der Menge sein, d.h. im Falle der Monolith-Simulation wiirden sie nur eine
untergeordnete Rolle spielen.

Auf die Kanalauswahl iibertragen, heifit das, dass anstelle einer Vielzahl von
verschiedenen Kanilen eine kleinere Menge reprisentativer Kanédle ausgewéhlt
werden kann. Fiir jeden der repréisentativen Kanéile werden die Warmequellterme
durch eine detaillierte Simulation mit DETCHEM ¢HANNEL gewonnen. Dieselben
Quellterme werden dann fiir jeden der in dem zugehorigen Cluster enthaltenen
Kanéle benutzt.

Eine weitere Beschleunigung der transienten Rechnung lésst sich dadurch er-
zielen, dass die Berechnung der Kanile nicht explizit zeitabhéngig ist. Die resul-
tierenden Wirmequellterme sind einzig und allein eine Funktion des Vektors x*.
Ergiinzt man die Menge M durch Vektoren x* von bereits berechneten Kanilen,
so konnen sich diese Vektoren in einigen Clustern wiederfinden. Anstelle des den
Cluster reprisentierenden gewichteten Kanals sei dann der bereits berechnete Ka-
nal verwendet. Um den groferen mittleren Abstand der Punkte im Cluster vom
wiederverwendeten Datensatz zu kompensieren, sollte der der Abstand d,,, klei-
ner gewahlt werden. Bei sich nur langsam dndernden Temperaturfeldern wiegt der
Gewinn durch Wiederverwertung die Mehrkosten durch Vergroferung der Anzahl
der Cluster auf.



Kapitel 4

Oxidative Dehydrogenierung von
Ethan

4.1 Monolithischer Kurzzeitreaktor

Ein vielversprechender Weg zur Ethylenproduktion ist die Partialoxidation von
Ethan durch Kurzzeitkatalyse im sog. Short-Contact-Time-Reaktor (SCTR). Im
Gegensatz zu anderen energie-intensiven Verfahren bietet sich eine Moglichkeit,
die Reaktion authotherm ablaufen zu lassen, bei gleichzeitig hohem Umsatz und
hoher Ethylen-Selektivitdt. Aufgrund der relativ einfachen geometrischen Struk-
tur des Reaktors handelt es sich hierbei um ein einer detaillierten Untersuchung
leicht zugéngliches System, sowohl experimentell als auch numerisch. Aufgrund
der Verfiigbarkeit von Daten soll zur Validierung des Modells eine zweidimensio-
nale Simulation des Einzelkanals mit DETCHEMCHANNEL it den experimentel-
len Ergebnissen von Bodke et al. [15, 16] und mit den numerischen Ergebnissen
einer Simulation mit FLUENT durch Zerkle et al. [93] verglichen werden.

Der in den Experimenten verwendete Monolith [15] besteht aus Alumini-
umoxid (92% a-Al,O3) mit einem Porendurchmesser von 0,5 mm (entspricht
45 ppi). Der Aufendurchmesser ist 18 mm und die Lange 10 mm. Die katalytisch
aktive Beschichtung besteht aus einem Masseprozent Platin. Um Wiarmeverlus-
te zu verringern, werden formgleiche Monolithen ohne Beschichtung als Strah-
lungsabschirmung zu beiden Seiten des katalytischen Monolithen verwendet. Der
Reaktor ist in einem Quarzrohr mit einem Innendurchmesser von 18 mm einge-
bettet.

Der Gesamtdurchfluss betragt 5 slpm (Liter pro Minute beziiglich Normalbe-
dingungen). Der Druck wird mit 1,2 bar angegeben. Der Stickstoffanteil wird bei
konstant 30 Vol.-% gehalten, wihrend das Ethan/Luft-Verhéltnis zwischen 1,5
und 2,1 variiert wird. Das Gemisch ziindet bereits bei Temperaturen um 200°C.
Die Reaktion lauft exotherm ab, so dass mit Hilfe zusétzlicher Isolationsschichten,
jedoch ohne Warmezufuhr von auflen, eine Temperatur von 900-1000°C aufrecht

ol
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erhalten wird. Die Verweilzeit der Gase im Reaktor ist in der Gréfenordnung
einiger Millisekunden. Als Produkte entstehen Ethylen (CoHy), CO, CO2, Hy0,
H, sowie geringe Mengen an anderen Kohlenwasserstoffen (insbesondere CH, und
CQHQ).

Unter nahezu adiabatischen Bedingungen sind die radialen Temperaturgradi-
enten im Monolithen weitestgehend vernachlassigbar. Daher geniigt die Simulati-
on eines Einzelkanals. In der Simulation von Zerkle et al. |93] wurde ein zylindri-
scher Kanal betrachtet. Zur Berechnung des Stromungsfeldes auf Grundlage der
Navier-Stokes-Gleichungen wurde das Programm FLUENT [42] eingesetzt. Fiir
die Kopplung mit detaillierten Gasphasen- und Oberflichen-Mechanismen wur-
de die von Deutschmann entwickelte erste Version von DETCHEM benutzt. Der
Kanaldurchmesser betrigt 0,5 mm, umgeben von einer Wand mit einer Dicke von
0,0625 mm. Der katalytische Bereich von 10 mm Lénge ist von zwei ineren Ka-
nalabschnitten gleicher Linge umgeben. Der gesamte zweidimensionale Bereich
wurde durch ein nicht-gleichféormiges Gitter mit 83 Zellen in axialer und 18 Zellen
in radialer Richtung diskretisiert. Zur Beschreibung des Warmetransports in den
Kanalwidnden wurden Modelle fiir die axiale Warmeleitung beriicksichtigt. Ge-
ringfiigige duflere Warmeverluste mussten wegen fehlender Messergebnisse derart
angenommen werden, dass die gemessene Temperatur am Kanalausgang reprodu-
ziert werden konnte. Die Einlassbedingungen bei wechselndem Ethan/Sauerstoff-
Verhiltnis betrugen 32 cm/s bei 298 K und 1,2 bar.

Die gleiche Konfiguration wurde auch mit DETCHEMCHANNEL ynter Ver-
wendung derselben Gasphasen- bzw. Oberflichen-Reaktionsmechanismen simu-
liert (sieche Anhang A.2 bzw. B.3) . Da jedoch keine Wirmeleitungsgleichung
fiir die Wand beriicksichtigt werden kann, wurden zum einen adiabatische Be-
dingungen, zum anderen ein den Messergebnissen entsprechendes Temperatur-
profil angenommen. Bei 298 K erfolgt unter adiabatischen Bedingungen keine
Ziindung. Aus diesem Grunde wurden die Oberflichenreaktionen mit 473 K in-
itialisiert, d.h. diese Temperatur wurde als Mindesttemperatur bei Berechnung
der Oberflichen-Reaktionsgeschwindigkeiten angenommen. Der Kanal wurde bei
diesen Simulationen mit 12 Zellen in radialer Richtung diskretisiert. Die Anzahl
der Iterationsschritte in axialer Richtung variierte von 100 bis zu mehr als 10000,
abhéngig von der Steifheit des Gleichungssystem. Dies entspricht einer Rechen-
zeit zwischen 20 Sekunden und mehreren Stunden (ein Prozessor mit 200 MHz
Taktfrequenz). Am lidngsten dauert die Berechnung bei Systemen, die nur knapp
die Ziindtemperatur erreichen, und falls Gasphasen-Reaktionen beriicksichtigt
werden.

Die Ergebnisse beider Simulationen und die experimentellen Daten werden in
Abb. 4.1 verglichen. Die Ubereinstimmung mit dem Experiment ist bei beiden
Simulationen etwa gleich gut. Der Ethan-Umsatz (a) und die CO-Selektivitit
(c) weichen in der Simulation mit DETCHEMCHANNEL otwag nach oben ab, die
Ethylen-Selektivitit (b) andererseits zeigt sehr gute Ubereinstimmung mit dem
Experiment. Dass die Annahme fast adiabatischer Bedingungen gerechtfertigt ist,
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Abbildung 4.1: Vergleich der SCTR-Experimente von Bodke et al. [15] mit
der Simulation durch Zerkle et al. [93] und mit der Simulation mittels
DETCHEMCHANNEL ynter adiabatischen Bedingungen. Variation des CyHg/Os-
Verhéltnis mit 30 Vol.-% Ny Verdiinnung, Durchfluss: 5 slpm, Eingangstempera-
tur: 298 K, Druck: 1,2 bar.
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Abbildung 4.2: Vergleich der axialen Profile einiger ausgewidhlter Spezies zwi-
schen Simulationen mittels DETCHEMCHANNEL nit adiabatischen Bedingungen
(links) und mit einem gegebenen auf Messergebnissen basierenden Temperatur-
profil (rechts). Eingangsbedingungen: 40 Vol.-% CyHg, 20 Vol.-% O,, 30 Vol.-%
Ny, Durchfluss: 5 slpm, Eingangstemperatur: 298 K, Druck: 1,2 bar.

zeigt der Vergleich der Gastemperaturen am Kanalausgang (d). Nachdem sich der
stationdre Zustand eingestellt hat, ist der Unterschied zwischen der FLUENT-
Simulation mit Warmeleitung und der adiabatischen Kanalsimulation vernach-
ldssigbar.

Lokal aufgeldst sind jedoch Unterschiede zwischen den Simulationen mit adia-
batischen Randbedingungen und mit gegebenem Temperaturprofil erkennbar.
Abb. 4.2 zeigt den Verlauf einiger ausgewdhlter Spezieskonzentrationen entlang
eines Einzelkanals. Am Eintritt in den katalytisch aktiven Kanalabschnitt steigt
die Temperatur im adiabatischen Fall stark an, was zu einer Uberhdhung gegen-
iiber dem gemessenen Temperaturprofil fithrt. Dadurch wird der Reaktionsverlauf
stiarker von der vollstdndigen Oxidation hin zur Partialoxidation verschoben. Dies
resultiert in einer héheren Produktion von Wasserstoff und CO. Bei Verwendung
des Temperaturprofils verschwinden auch die Differenzen in Abb. 4.1 gegeniiber
den experimentellen Werten [15]. Der Ethan-Umsatz bei einem Ethan/Sauerstoff-
Verhiltnis von 2:1 betragt 72% (Experiment 69,6%) und die CO-Selektivitét sinkt
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Abbildung 4.3: Profile der Oberflichenbedeckungen am Beginn des katalyti-
schen Bereichs (adiabatische Simulation). Eingangsbedingungen: 40 Vol.-% C,Hg,
20 Vol.-% O, 30 Vol.-% N, Durchfluss: 5 slpm, Eingangstemperatur: 298 K,
Druck: 1,2 bar.

auf 18,6% (Experiment 18,5%).

Ein Vorteil der numerischen Simulation gegeniiber experimentellen Untersu-
chungen ist der, dass auf einfache Weise Einsichten in die lokal stattfindenden
Prozesse gewonnen werden kénnen. In Abb. 4.2 ist erkennbar, dass in jedem
Fall der Sauerstoff schnell verbraucht wird. Durch die bei der Oxidation des
Ethans frei werdende Warme findet weiter kanalabwirts die endotherme Dehy-
drogenierung des iibriggebliebenen Ethans statt. Der qualtiative Wechsel in den
ablaufenden Prozessen wird auch beim Betrachten des Verlaufes der Oberflichen-
bedeckungen in den ersten Millimetern des katalalytischen Abschnittes deutlich
(Abb. 4.3). Neben unbelegten Adsorptionspldtzen ist am Anfang Sauerstoff die
dominierende Oberflichenspezies. Dieser Sauerstoff ist fiir die katalytische Oxi-
dation verantwortlich. Erst wenn der Sauerstoff verbraucht ist, kénnen andere
Spezies die Oberflichenplitze belegen. Die Dehydrogenierung findet dann jedoch
im Wesentlichen in der Gasphase statt.

In darauffolgenden Experimenten untersuchten Bodke et al. [16] den Einfluss
der Wasserstoffzugabe zum Ethan /Sauerstoff-Gemisch auf das Umsatzverhalten.
Als Ergebnis konnte die Ethylen-Selektivitit erhoht werden, wihrend der hohe



26 KAPITEL 4. OXIDATIVE DEHYDROGENIERUNG VON ETHAN

a)

C,H-Umsatz

1 1 P ! 1
059 1 2 3 0645 1 2 3
H,/0,-Volumenverhéltnis H,/0,-Volumenverhéltnis
.25 9
' L 4 Bodke
012 ===== Zerkle

NNNNNNN

DETCHEM

g £ o1
= 2
g :
3 [] *
® U-), 0.08 e
o T PR
s) o -
006F_ _-=--" *
hd *
1 1 1 1
0.1 2 0.040 3

1 2 1 2
H,/0,-Volumenverhéltnis H,/0,-Volumenverhéltnis

Abbildung 4.4: Vergleich der SCTR-Experimente mit Wasserstoffzugabe von Bod-
ke et al. [16] mit der Simulation durch Zerkle et al. [93] und mit der Simulation
mittels DETCHEMCHANNEL ynter adiabatischen Bedingungen. Eingangsbedin-
gungen: 40 Vol.-% CsHg, 20 Vol.-% O, Hy /Ny variierend, Durchfluss: 5 slpm,
Eingangstemperatur: 298 K, Druck: 1,2 bar.
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Abbildung 4.5: Schematischer Aufbau eines Annularreaktors. Das Gas stromt
zwischen einem inneren Zylinder und einem Quarzrohr. Der Katalysator ist auf
einem Teilstiick der inneren Wand aufgebracht. [10]

Umsatz beibehalten wurde. Als Vergleich wurde der Fall eines Ethan/Sauerstoff-
Verhéltnisses von 2:1 herangezogen, bei dem schrittweise der Stickstoff durch
Wasserstoff ersetzt wurde. Der Vergleich zwischen der adiabatischen Rechnung
mittels DETCHEMCHANNEL © der Ergebnisse von Zerkle et al. [93] und den ex-
perimentellen Ergebnissen ist in Abb. 4.4 gezeigt. Die Abweichungen der beiden
Simualtionen von den Experimenten sind etwa von gleicher Gréfenordnung und
lassen sich auf die gleichen Ursachen wie zuvor diskutiert zuriickfiihren.

Insgesamt wurde damit das Modell von DETCHEMCHANNEL yalidiert. Es kann
herangezogen werden, um qualitative und quantitaive Aussagen iiber katalytische
Einkanalsysteme zu gewinnen. Der Vorteil gegeniiber bisherigen Modellen besteht
in der kiirzeren Rechenzeit.

4.2 Annularreaktor

Ein Reaktor in Form eines Hohlzylinders, Annularreaktor genannt, wurde von Be-
retta et al. fiir die experimentelle Untersuchung der oxidativen Dehydrogenierung
von Ethan zu Ethylen eingesetzt [8, 9, 10, 11, 12, 13]. In Abb. 4.5 ist der Aufbau
schematisch skizziert. Der Reaktor besteht aus einem Quarzrohr von 60 cm Lé&n-
ge, dessen innerer Durchmesser von 0,7 cm sich in der Mitte auf 0,9 cm weitet.
In der Symmetrieachse befindet sich ein Réhrchen mit einem Durchmesser von
0,475 cm, das auf einer Lange von 1,3 cm mit einer katalytisch aktiven Schicht aus
Pt/Al,O3 beschichtet wurde. Der Zwischenraum bildet den Reaktor mit einem
ringférmigen Querschnitt. Diese Geometrie ermdglicht einen laminaren Gasfluss
bei vergleichsweise hohem Durchfluss von mehr als einem Standard-Liter pro Mi-
nute. Die Temperatur an der inneren Wand kann durch ein im inneren Zylinder
bewegliches Thermoelement gemessen werden. Der ganze Reaktor wird in einem
Ofen platziert, mit dem die Temperatur zwischen 200 und 800°C variiert wurde.

Eine der zu kldarenden Fragen ist, welche Rolle homogene bzw. heterogene
Reaktionen in der Kurzzeitkatalyse der oxidativen Umsetzung von Ethan bei
verschiedenen Temperaturen spielen. Die experimentellen Ergebnisse lieferten In-
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Abbildung 4.6: Profile des CoH4-Molenbruchs im Annularreaktor fiir verschiedene
Wandtemperaturen. Einlassbedingungen: CoHg:O9:No=1:1:4, Durchfluss 1 slpm.
(Abmessungen nicht mafstéblich - axial 60 cm, radial 0,2375-0,45 cm)

dizien dafiir, dass die Dehydrogenierung bei Temperaturen iiber 650°C im We-
sentlichen in der Gasphase stattfindet. Um diese These zu untermauern, wurde
das System mit den in den Anhingen A.2 und B.3 angegebenen detaillierten
Gasphasen- und Oberflichen-Reaktionsmechanismen in DETCHEMCHANNEL g
muliert.

Aufgrund des hohen Durchflusses bei gleichzeitig laminaren Stréomungsver-
héltnissen, erweist sich das Grenzschichtmodell als geeignet. Zur Vereinfachung
wurde lediglich ein konstanter duferer Durchmesser von 0,9 ¢cm angenommen.
In axialer Richtung wurde der Reaktor in drei Abschnitte unterteilt. Auf einen
nicht-katalytischen Bereich von 40 cm Léange folgt der 1,3 ¢m lange Abschnitt,
dessen innere Wand mit Platin beschichtet wurde, und der Rest ist wieder ohne
katalytische Oberfliche. Fiir die Temperatur der inneren Wand wird angenom-
men, dass sie im stationidren Fall der Temperatur in der Gasphase entspricht. Die
Temperaur der duferen Wand wird mit der Ofentemperatur gleichgesetzt. In den
Reaktor stromt ein Ethan/Sauerstoff/Stickstoff-Gemisch im Volumen-Verhéltnis
1:1:4 bei einem Durchfluss von 0,1 bis 1 slpm ein.

Unterschiede im Reaktionsgeschehen bei verschiedenen Temperaturen lassen
sich leicht durch einen Blick auf die Speziesprofile im Inneren des Reaktors erken-
nen (Abb. 4.6) . Bei niedrigen Temperaturen findet keine Reaktion auferhalb des
katalytischen Abschnitts statt. Das heillt, Gasphasen-Reaktionen sind in diesem
Falle vernachléssigbar. Dies dndert sich nicht bis zu Temperaturen von ca. 700°C.
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Abbildung 4.7: Vergleich der Stoffmengenfliisse am Reaktorausgang zwischen Si-
mulationen mit und ohne Oberflichenreaktionen in Abhéingigkeit von der Wand-
temperatur. Einlassbedingungen: CoHg:09:No=1:1:4, Durchfluss 1 slpm.

Bei Wandtemperaturen in dieser Grofenordnung geniigt jedoch die Wérmefrei-
setzung durch die katalytische Reaktion, um weiter stromabwérts Reaktionen in
der Gasphase zu initiieren. Dadurch erhoht sich die Ethylen-Produktion. Bei noch
hoéheren Temperaturen finden die Reaktionen in der Gasphase statt, bevor der
katalytische Abschnitt erreicht wird. Der Ethylenanteil sinkt sogar wieder, da es
bei der Bildung von CO und Acetylen wieder verbraucht wird.

Der Einfluss der Gasphasen-Reaktionen wird deutlich, wenn man die Umsétze
in Reaktoren mit katalytischem Abschnitt und ohne solchen vergleicht (Abb. 4.7).
Bei Temperaturen bis 710°C findet in der Gasphase keine Ziindung statt. Fiir
eine Reaktion wird die katalytische Oberfliche bendétigt. Bei niedrigen Tempe-
raturen setzt zuerst die Oxidation des Ethans ein. Dadurch entstehen CO, und
Wasser als Hauptprodukte. Bis 650°C erhoht sich der Gesamtumsatz allméh-
lich, wobei ein zunehmder Anteil an Ethylen produziert wird. Bei weiter zuneh-
mender Temperatur gibt es einen sprunghaften Anstieg des Gesamtumsatzes,
der darauf zuriickzufiihren ist, dass durch die exotherme Oberflichenreaktion
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geniigend Wiarme freigesetzt wird, um die Gasphasen-Reaktionen zu initiieren.
Aufgrund des Wasser-Gas-Gleichgewichtes werden Wasserstoff und CO gebildet.
Die Ethylen-Produktion errreicht ihr Maximum bei Temperaturen knapp iiber
700°C. Danach sind fiir die Dehydrogenierung ausschlieflich die Gasphasenreak-
tionen verantwortlich. Durch das Abspalten weiterer Wasserstoffatome entsteht
Acetylen.

Abb. 4.8 zeigt den Vergleich zwischen den Experimenten von Beretta et al.
[13] und den Simulationsergebnissen beziiglich des Umsatzes und der Selektivi-
taten. Abweichungen zwischen ihnen kénnen dadurch auftreten, dass die bei den
Experimenten gemessene Temperaturerh6hung an der duferen Wand durch War-
mefreisetzung nicht explizit in die Simulation einfloss. Diese betrug bei niedrigen
Temperaturen bis zu 200 K, sank jedoch auf 30 K bei Ofentemperaturen von
650°C [12]. Statt dessen wurde eine konstante Wandtemperatur angenommen.

Die Umsétze stimmen gut iiberein. Insbesondere der Anstieg des Ethan-Um-
satzes mit einsetzender Gasphasen-Reaktion ist gut wiedergegeben. Auffillig ist
jedoch, dass in der Simualtion der Sauerstoff bereits bei niedrigen Temperaturen
verbraucht wird. Bei Temperaturen ab 670°C werden beide Edukte fast vollstéan-
dig verbraucht.

In der CO,-Selektivitit stimmen Experiment und Simulation iiberein. Wah-
rend bei niedrigen Temperaturen ausschliefilich vollstindige Oxidation vorliegt,
geht ihr Anteil bei 700°C auf 10% zuriick. Der Sauerstoff reicht jedoch nur, um
ca. 30% des Ethans vollstéindig zu oxidieren. Bei zunehmendem Ethan-Verbrauch
entsteht zuerst Ethylen. Bei Temperaturen bis 650°C scheinen jedoch die be-
rechneten CO- und CyHy-Selektivititen vertauscht zu sein. Es ist anzunehmen,
dass bei diesen Temperaturen die Ursache im Oberflichen-Reaktionsmechanismus
zu suchen ist. Beim Einsetzen der Gasphasen-Reaktionen stimmen die CyHy-
Selektivitdten mit dem Experiment iiberein.

Experiment und Simulation zeigen beide die groften Ethylen-Selktivitéten
fiir diesen Reaktor bei Temperaturen zwischen 650 und 700°C. Dies ist genau
der Temperaturbereich, in dem die Interaktionen zwischen Oberflichen- und
Gasphasen-Reaktionen eine grofe Rolle spielen. Damit zeigt auch die Simula-
tion, dass die Warmefreisetzung an der Oberfliche fiir die Ethylen-Produktion in
der Gasphase entscheidend ist. Fiir die industrielle Nutzung ergébe sich der Vor-
teil, dass auf effiziente Weise Ethylen durch einen autothermen Prozess gewonnen
werden kann.
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Abbildung 4.8: Vergleich der Umsétze und Selektivitdten aus Experiment [13]
(Symbole) und Simulation (Linien). Einlassbedingungen: CoHg:O9:Ny=1:1:4,
Durchfluss 0,12 slpm.
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Kapitel 5

Methan-Verbrennung in einem
Platin-beschichteten
Monolithreaktor

5.1 Motivation

Unter katalytischer Verbrennung versteht man die vollstindige Oxidation eines
Brennstoffes an der Oberfliche eines katlytischen Feststoffes. Wéhrend fiir die
Verbrennung in der Gasphase das Vorhandensein einer Flamme charakteristisch
ist, ist die katalytische Verbrennung flammenlos und die Reaktion kann bei nied-
rigeren Temperaturen stattfinden. Der daraus resultierende Vorteil ist eine nied-
rigere Emission von Stickoxiden (NOy) [49]. Da die Reaktion ohne die Anwesen-
heit des Katalysators nicht stattfindet, sind einfachere Sicherheitsanforderungen
im Design beziiglich der Entflammbarkeit zu stellen. Diese beiden Vorteile be-
stimmen die Perspektive fiir denkbare Anwendungen [79].

Aufgrund der geringen NO,-Emission gibt es trotz Fortschritten bei herkomm-
lichen Verbrennungstechnologien grofes Interesse fiir die Anwendung der katalyti-
schen Verbrennung zur Energiefreisetzung in Gasturbinen [28, 43]. Erdgasbetrie-
bene Turbinen mit einer katalytischen Verbrennungsstufe sind in der Entwicklung
von Labor- auf Anlagengréfe. In Tests wurden bereits NOy-Emissionen von weni-
ger als 3 ppm erreicht. Die Entwicklung dieser Technologie erfordert sowohl neue
Konzepte im Reaktordesign als auch eine Optimierung des Katalysators beziig-
lich Aktivitat und Stabilitat. Der Reaktor fiir die katalytische Verbrennungsstufe
sollte sich durch eine hohe Oberfliche bei gleichzeitig geringem Druckabfall aus-
zeichnen. Als geeignet erweisen sich monolithische Reaktoren aus Cordierit, deren
wabenférmige Kanéle mit einem Washcoat beschichtet sind, um die Oberfliche
zu vergrofern.

Fiir eine Verbesserung der Effizienz ist ein besseres Verstdndnis der zugrun-
de liegenden chemischen und physikalischen Prozesse unabdingbar. Besonders
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die Ziindung und das Loschen der Verbrennung von Kohlenwasserstoffen sind
von hohem technischen Interesse. Wiahrend der letzten 10 Jahre wurden ver-
schiedene Verbrennungsmodelle entwickelt, die detaillierte mehrstufige heteroge-
ne Oberflichen-Reaktionsmechanismen beinhalten [34, 38, 71, 89]. Da sich damit
auch Vorhersagen auf nicht experimentell untersuchte Bereiche extrapolieren las-
sen, konnen diese Modelle zur numerischen Analyse und zur Optimierung des
Reaktordesigns herangezogen werden. Eine solche Modellierung schliefst eine Be-
schreibung der Oberflichenprozesse sowie des Stromungsfeldes ein.

Vor diesem Hintergrund ist der zeitliche Verlauf der Ziindung der Methanver-
brennung in einem katalytischen Wabenkatalysator Gegenstand der experimen-
tellen und numerischen Untersuchung?.

5.2 Modell-Validierung

Zur Modell-Validierung von DETCHEMMONOLITH wird das Beispiel der Wasser-
stoff-unterstiitzten Verbrennung von Methan in einem Platin beschichteten Wa-
benkatalysator betrachtet?.

Die technische Anwendbarkeit der katalytischen Verbrennung in Gasturbi-
nen héngt unter anderem von der Verfiigbarkeit eines geeigneten Ziindverfahrens
ab. Magere Methan-Sauerstoff-Gemische ziinden unter Anwesenheit von Platin
oder anderen in der Katalyse verwendeten Edelmetallen erst bei relativ hohen
Temperaturen |31, 88|. Da die katalytische Verbrennung von Wasserstoff schon
bei Zimmertemperatur einsetzt, kann durch dessen Zugabe die Ziindtemperatur
herabgesetzt werden.

In einer Veroffentlichung von Deutschmann et al. [34] wurde die Wasserstoff-
unterstiitzte katalytische Verbrennung von Methan auf Platin experimentell und
numerisch untersucht. Im Laborexperiment kam ein Wabenkatalysator (Durch-
messer 5 cm, Linge 5 ¢cm) zum Einsatz. Das Triagermaterial ist Cordierit, auf
das ein Aluminium-Washcoat mit darin eingebettetem Platin aufgebracht wur-
de. Auf einer Querschnittsfliche von einem Quadratzoll sind 200 wabenformige
Kanéle untergebracht (ca. 31 pro Quadratzentimeter), woraus ein Durchmes-
ser von 1,8 mm pro Kanal resultiert. Das Experiment startete damit, dass ein
Wasserstoff-Luft-Gemisch katalytisch geziindet wurde. Durch die bei der Ver-
brennung freigesetzte Wiarme heizte sich der Monolith schnell auf. Nachdem ein
stationdrer Zustand erreicht wurde, wurde die Methanzufuhr allm&hlich erhéht,
bis die Ziindung der Methanverbrennung zu beobachten war. Die Temperatur am
Auslass wurde mit einem Thermoelement gemessen. Das numerische Modell be-
schriankte sich auf einen Einzelkanal, dessen Stromungsfeld mit dem Programm
FLUENT [42] unter Benutzung des urspriinglichen DETCHEM-Moduls fiir de-
taillierte Reaktionsmechnismen simuliert wurde.

!siehe auch Schwiedernoch et al. [84]
Zsiehe auch Tischer et al. [87]
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Abbildung 5.1: Verlauf der Temperatur und der Spezies-Zusammensetzung am
Monolith-Auslass nach Erhéhung des Methan-Anteils von 2 auf 3 Vol.-% (Was-
serstoff 5 Vol-%)

Fiir die neue Simulation wurde DETCHEMMONOLITH oingesetzt. Der Reak-
tionsmechanismus fiir die Oberflaichen-Reaktionen auf Platin umfasst 27 irrever-
sible Elementarreaktionen zwischen 9 Gasphasen- und 10 Oberflichen-Spezies
(Anhang B.1). Die chemischen Prozesse in der homogenen Phase wurden durch
344 irreversible Elementarreaktionen mit insgesamt 37 Spezies beschrieben. Die-
ser Mechanismus geht auf eine Reduktion eines groferen Mechanismus fiir die
Kohlenwasserstoff-Oxidation, bei der sich auf C;- und C,-Spezies beschrinkt wur-
de, zuriick [6, 60]. Durch Vergleich von Simulationen mit und ohne Beriicksichti-
gung von Gasphasen-Reaktionen, stellte sich heraus, dass diese bei der Betrach-
tung des Ziindprozesses vernachlissigt werden kénnen.

In einer ersten Simulation wurde ein zwei-dimensionales Modell des Mono-
lithen betrachtet. In den kalten Monolithen stromt ein 5%-iges Wasserstoff /Luft-
Gemisch mit einer Temperatur von 300 K und einer Geschwindigkeit am Ka-
naleingang von 0,8 m/s. Die transiente Simulation wurde solange ausgefiihrt, bis
sich ein stationidrer Zustand eingestellt hatte. Als Vergleichsmafstab zum Experi-
ment diente die Temperatur des Gasgemisches am Ausgang des Monolithen. Die
gemessene Temperatur von 680 K ist etwa 100 K geringer als die adiabatische
Temperatur, so dass die Beriicksichtigung von Wérmeverlusten an den duferen
Winden durch Konvektion und Strahlung diese Temperaturabsenkung erklart.
Die in die Simulation einfliekenden Parameter wurden fiir alle folgenden Berech-
nungen so gewihlt, dass in diesem Fall Experiment und Simulation in Einklang
gebracht wurden.

Ausgehend vom Temperaturfeld des vorgeheizten Monolithen, wurde jeweils
schrittweise bei den Einlassbedingungen ein Prozent Luft durch Methan ersetzt.
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Abbildung 5.2: Austritts-Gastemperatur und Methan-Umsatz in Abhéngigkeit
vom Methan-Anteil bei Zugabe von 5 Vol.-% Wasserstoff (Geschwindigkeit
0,8 m/s, Temperatur 300 K bei Eintritt in den Monolithen)

Die transiente Simulation gewdhrt Einblicke in den Zeitverlauf der Monolith-
Temperatur sowie der Temperatur und Umsétze des durchstromenden Gasgemi-
sches. Abb. 5.1 zeigt den Verlauf der Temperatur und der Zusammensetzung,
nachdem der Methan-Anteil von 2 auf 3 Vol.-% erhéht wurde. Das Einsetzen
der Verbrennung von Methan zu Wasser und Kohlendioxid erhéht die Monolith-
Temperatur. Aufgrund der thermische Tragheit des Festkorpers dauert es in die-
sem Falle 25 s, bis die Ziindung erfolgt ist, was sich in einem rasanten Anstieg
der Gastemperatur am Auslass bemerkbar macht.

Die sich im stationédren Zustand einstellenden Auslass-Temperaturen und Me-
than-Umsétze sind in Abb. 5.2 in Abhéngigkeit vom Methan-Anteil dargesellt. In
Ubereinstimmung mit dem Experiment [34] ist bei einem Anteil von bis zu 2 Vol.-
% Methan kaum ein Umsatz zu beobachten. Die Simulation sagte eine Ziindung
des 3%-igen Gemisches voraus, wihrend im Experiment diese erst bei 3,7 Vol.-%
einsetzte. Verglichen mit den systematischen Fehlern, die aus der Unkenntnis der
genauen Materialeigenschaften und aller Reaktionsparameter herriihren, ist diese
Abweichung zu vertreten.

Uber die im Experiment beobachteten Messdaten hinaus bietet die detaillier-
te Simulation Einblick in die zeitliche Entwicklung der Temperatur- und Spezies-
Profile im Monolithen und den Einzelkanélen. Abb. 5.3 zeigt eine Momentaufnah-
me des Temperaturfeldes des monolithischen Festkorpers und der Methankonzen-
tration in drei ausgewéhlten Einzelkanilen, 15 Sekunden nachdem der Methan-
Anteil von 2 auf 3 Vol.-% erhéht wurde. Deutlich erkennbar sind die heike Zone
an der Einlassseite des Monolithen, in der der Wasserstoff exotherm verbrannt
wird, und die nach aufien hin abfallende Temperatur. Da sich die Temperatur-
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5cm

1.8 mm

Abbildung 5.3: Temperatur-Profil des Monolithen (links) und Verteilung der
Methan-Molenbriiche in 3 ausgewéihlten Einzelkanélen (rechts). Momentaufnah-
me 15 Sekunden nach dem Erhohen der Methanzufuhr auf 3 Vol.-%. (Die Dar-
stellung der Einzelkanile ist nicht mafstabstreu.)

Profile der beiden inneren Kanéle nicht stark voneinander unterscheiden, dhneln
sich auch die jeweiligen Methan-Profile der Einzelkanile. Der Umsatz erfolgt in
Kanal (2) nur geringfiigig langsamer als in Kanal (1). Im Gegensatz dazu findet
kaum ein Umsatz in dem der Oberfliche nahegelegenen Kanal (3) statt.

Bei Verwendung komplexerer geometrischer Strukturen fiir den Monolithen in
der 3D-Version von DETCHEMMONOLUTH ksnnen die Einzelprofile noch stérker
voneinander abweichen. Die Anzahl der zu simulierenden Kanile wichst ent-
sprechend. In Abb. 5.4 ist das Temperatur-Profil eines monolithischen Reaktors
mit elliptischem Querschnitt dargestellt. Die Berechnung startete mit einem auf
1000 K aufgeheizten Monolithen. Ein mageres Gemisch aus Luft und 3,5 Vol.-%
Methan durchstromt den Monolithen mit einer Einlasstemperatur von 300 K und
einer Geschwindigkeit von 0,8 m/s. Die Abbildung zeigt die Temperaturvertei-
lung nach 5 Sekunden. Noch keinen stationdren Zustand erreicht habend, sind
jene Gebiete gut erkennbar, in denen sich der Monolith durch das einstromen-
de Gas und dufere Warmeverluste abkiihlt bzw. durch die exotherme Reaktion
aufheizt.

5.3 Experimentelle Untersuchung der Ziindung’

Der bei den Experimenten verwendete Reaktor ist schematisch in Abb. 5.5 darge-
stellt. Er besteht aus einem 25 ¢cm langem Quartzrohr mit einem Innendurchmes-

3Die Experimente wurden von R. Schwiedernoch durchgefiihrt.
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Abbildung 5.4: Dreidimensionales Temperatur-Profil eines Monolithen mit ellip-
tischem Querschnitt. Der auf 1000 K aufgeheizte Monolith wurde 5 s von einem
3,5 %-igen Methan/Luft-Gemisch mit einer Temperatur von 300 K und einer
Geschwindigkeit von 0,8 m/s durchstromt.

Druckregler Thermoelemente

Strahlungsschild

Wabenkatalysator
(Pt-beschichtet)

Abbildung 5.5: Schematischer Aufbau des Experimentes zur katalytischen Ver-
brennung von Methan
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ser von 2,6 cm. Die drei darin eingebetteten Cordierit-Monolithen haben einen
Durchmesser von 24 mm und eine Lange von jeweils 10 mm. Jeder Monolith um-
fasst ca. 230 Kénale mit je 1 mm? grofem quadratischem Querschnitt. Die beiden
duferen Monoltithen sind unbeschichtet und dienen als Strahlungsschild.

Der katalytisch aktive Monolith in der Mitte ist mit einem Washcoat, der aus
v-Aluminiumoxid und zu einem Masseanteil von 3% aus Platin besteht, beschich-
tet. Zur Vermeidung eines Bypasses des stromenden Gases ist um den Monolithen
eine ca. 1 mm dicke Isolierschicht angebracht. Um weitere Warmeverluste zu re-
duzieren, ist das gesamte Quarzrohr von einem keramischen Isoliermaterial um-
geben. Zur Regulierung der Reaktortemperatur befindet sich die Apparatur in
einem Ofen. Alternativ kann der Reaktor auch autotherm betrieben werden.

Die Temperatur wurde an zwei Stellen mit Nickel /Chrom/Silizium-Nickel /-
Silizium (NiCroSil-NiSil) Thermoelementen gemessen. Ein Thermoelement zur
Messung der Gasphasen-Temperatur befindet sich direkt am Auslass des ka-
talytischen Monolithen. Um katlytische Reaktionen desselben mit dem Gas zu
vermeiden, wurde es in einer diinnen Quarzummantelung platziert. Das zweite
Thermoelement diente zur Bestimmung der Wandtemperatur an der Aufsenwand
der Quarzrohrs in Hohe des katalytischen Monolithen.

Der Reaktor wurde unter atmosphirischen Bedingungen betrieben. Argon
und Sauerstoff stromten mit gleichbleibenden Volumengeschwindigkeiten von 5,43
bzw. 1,36 Standardlitern pro Minute (slpm) in den Reaktor. Daraus ergibt sich
eine Geschwindigkeit von ca. 0,25 m/s im Quarzrohr bzw. 0,42 m/s am Eingang
der Monolithkanéle. Bei Erwdrmung im Monolithen nimmt die Geschwindigkeit
weiter zu, so dass von Aufenthaltszeiten in der Grofenordnung von 10-20 ms
ausgegangen werden kann.

Dem Gasfluss wurden zwischen 1 und 4 Vol.-% Methan beigemischt. Die Zu-
sammensetzung der Gasprodukte wurde mittels eines Quadrupol-Massenspektro-
meters analysiert.

5.4 Numerisches Modell

Der experimentelle Aufbau und die Versuchsbedingungen entsprechen genau den
Voraussetzungen zur Anwendung des Modells fiir DETCHEMMONOLITH Dyje Strg-
mung in den Kanélen ist laminar und einer Aufenthaltszeit in der Gréfenordnung
von 10 ms steht eine Zeitskala von Sekunden fiir den Ziindprozess gegeniiber.

Als vereinfachende Annahme bei der Anwendung von DETCHEMCHANNEL
wird fiir die Einzelkandle ein runder Querschnitt vorausgesetzt. Trotz Verwen-
dung eines quadratischen Grundprofils fiihrt diese Annahme nicht zu grofen Ab-
weichungen, da sich der Washcoat in der Regel verstirkt in den Ecken ablagert
und er somit den Querschnitt abrundet. Damit der Durchfluss korrekt im Modell
abgebildet wird, wird ein Kanaldurchmesser von 1,13 mm zu Grunde gelegt, so
dass die Querschittsfliiche 1 mm? betrigt.
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Tabelle 5.1: Stoffparameter fiir die numerische Simulation des katalytischen Mo-
nolithen einschlieflich der Isolation

Stoffparameter Katalytischer Monolith Isolation
axiale Warmeleitfihigkeit A,y 2,5 W/(m K) 1,36 W/(m K)
radiale Warmeleitfihigkeit A;aq 1,5 W/(m K) 1,36 W/(m K)
Dichte p 2100 kg/m? 2202 kg /m?
Wirmekapazitit c, 850 J/(kg K) 730 J/(kg K)

Fiir die Simulation des transienten Verhaltens des Monolithen wurde auf
Grund der vorhandenen Symmetrie das zwei-dimensionale Modell gewahlt. Die
dazu verwendeten Stoffparameter sind in Tabelle 5.1 gegeben. Als in das ther-
mische Modell einfliefende repréisentative Kanéle wurden drei feste Positionen
ausgewihlt. Detaillierte Berechnungen wurden ausgefiihrt fiir je einen Kanal, der
die mittleren Zellen, die Randzellen bzw. die Zellen bei einem Radius von 60%
des Monolithradiusses reprasentiert. Die Warmequellterme wurden mit den aus
diesen Simulationen ermittelten Termen durch lineare Interpolation entsprechend
der radialen Position im Monolithen berechnet.

Die chemischen Prozesse auf der Platin-Oberfliche wurden durch 27 irrever-
sible Reaktionen zwischen 9 Gasphasen- und 11 Oberflichen-Spezies modelliert
(sieche Anhang B.1, [31]). Die Vergroferung der aktiven Oberfliche durch den
Washcoat wird durch die Verwendung eines Faktors, der das Verhéltnis zwischen
katalytisch aktiver und geometrischer Oberfliche beschreibt, beriicksichtigt. Aus
dem Vergleich zwischen stationdrem Experiment und zugehoriger Simulation er-
gab sich ein Verhiltnis von 20. Um den potenziellen Einfluss von Gasphasen-
Reaktionen abschitzen zu kénnen, wurden weitere Simualtionen des stationéren
Zustands unter Beriicksichtigung von 14 zusétzlichen Gasphasen-Spezies mit 168
Gasphasen-Reaktionen [6] durchgefiihrt. Jedoch fand sich kein signifikanter Ein-
fluss auf das Umsatzverhalten fiir Temperaturen unter 1200 K. Aus Rechenzeit-
griinden wurde daher fiir alle weiteren Simulationen auf die Verwendung von
Gasphasen-Reaktionen verzichtet.

5.5 Ergebnisse

Gemessene Ziind- und Gastemperaturen

Um die Ziindtemepratur der katalytischen Verbrennungsreaktion zu bestimmen,
wird das mit Argon verdiinnte Methan/Sauerstoff-Gemisch unter atmosphéri-
schen Bedingungen durch den Wabenkatalysator geleitet. Am Einlass hat das
Gas Zimmertemperatur, der Monolith jedoch wird durch den Ofen langsam auf-
geheizt (5 K/min). Bei Einsetzen der Ziindung wird der Ofen abgeschaltet. Dies
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Abbildung  5.6:  gemessene  Temperaturen in  Abhéngigkeit  vom
Methan/Sauerstoff-Verhéltnis. Die durchgezogene Line reprisentiert den
Verlauf der berechneten adiabatischen Reaktionstemperatur, Quadrate die
Ziindtemperatur, nach oben gerichtete Dreiecke die maximale Gastemperatur
sowie nach unten gerichtete Dreiecke die maximale Wandtemperatur.

ist erkennbar durch einen schnellen Anstieg der Gastemperatur am Ausgang auf-
grund der einsetzenden exothermen Reaktion. Nach ungefihr zwei Minuten stellt
sich ein stationdrer Zustand ein, bei dem die Warmeproduktion und die Warme-
verluste im Gleichgewicht sind.

Abb. 5.6 zeigt die gemessenen Ziindtemperaturen, die maximalen Tempera-
turen der Gasphase und der Reaktorwand sowie die theoretische adiabatische
Gasphasen-Temperatur. In quantitativer Ubereinstimmung mit Experimenten
und Simulationen einer Staupunktstromung [31, 34| fallt die Ziindtemperatur
mit zunehmdem Methan/Sauerstoff-Verhiltnis. Dies ist wie folgt zu erkléren:
Die Oberfliche vor der Ziindung ist fast vollstindig durch Sauerstoff bedeckt,
da Sauerstoff eine héhere Adsorptionswahrscheinlichkeit als Methan aufweist.
Mit zunehmender Oberflichentemperatur wird der Sauerstoff verstiarkt wieder
desorbiert. Dadurch verschiebt sich das Adsorptions-Desorptions-Gleichgewicht
zu kleineren Sauerstoffbedeckungen. An den frei gewordenen Adsorptionsplitzen
kann sich Methan anheften. Nach Abstraktion eines H-Atoms setzt eine schnelle
Reaktionskette mit dem benachbart adsorbierten Sauerstoff ein, die zu den Spe-
zies CO(Pt) und OH(Pt) fithrt. Daraus wiederum entstehen COy und H,O, die
von der Oberfliche desorbieren und neue Adsorptionsplitze freimachen.
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Fiir Methan/Sauerstoff-Verhéltnisse kleiner als 0,1 erlischt die Reaktion, falls
keine weitere Warme zugefiihrt wird. In diesem Fall liegt die adiabatische Reak-
tionstemperatur unterhalb der Ziindtemperatur.

Aus der Differenz der gemessenen Gas- und Wandtemperatur wurde ein effikti-
ver Wirmeiibergangskoeffizient von 40 W/(m?K) abgeschiitzt. Dieser Koeffizient
floss in die nachfolgenden instationdren Simulationen ein.

Simulation des stationaren Zustands

Der Ubergang des geziindeten Monolithen in einen stationiren Zustand wurde mit
DETCHEMMONOLITH gimyliert. Als Anfangstemperatur des Monolithen wurde
1050 K gewédhlt, um sicher zu stellen, dass die Reaktion in jedem Fall geziindet
hat. Die Einstrémungsbedingungen (Spezieszusammensetzung, Gastemperatur,
Geschwindigkeit) wurden analog zu den Experimenten gewihlt. Um sicherzustel-
len, dass sich der in den Experimenten beobachtete stationire Zustand einstellen
kann, wurde eine Simulationszeit von 300 Sekunden gewihlt.

Abb. 5.7a zeigt einen Vergleich des Methan- und des Sauerstoffumsatzes so-
wie der COsq-Selektivitidt zwischen Experiment und Simulation. Wie im Expe-
riment beobachtet, nimmt der Umsatz bei einem Methan/Sauerstoff-Verhiltnis
von 0,1 kontinuierlich ab, d. h. die Reaktion verlischt. Nach 300 Sekunden hat sich
noch kein stationirer Zustand eingestellt. Fiir die grokeren Methan/Sauerstoff-
Verhiltnisse stimmen Experiment und Simulation gut {iberein.

Die gemessene und berechnete Zusammensetzung des Abgases ist in Abb. 5.7b
verglichen. Die geringen Abweichungen im Wasser- und COs-Anteil kdnnen durch
einen moglichen Bypass im Experiment verursacht sein, da ansonsten mit einem
fast vollstdndigen Umsatz zu rechnen ist. Ohne Beriicksichtigung von Gasphasen-
Reaktionen kann kein CO in der Simulation entstehen. Fiir ein Methan-Sauerstofi-
Verhéltnis von 0,21 ist das Auftreten von Gasphasen-Reaktionen jedoch wahr-
scheinlich, deren Ziindung im Experiment durch ein Klicken beobachtet wurde.
Der gemessene Anteil von CO betrug jedoch nicht mehr als 0,35%. Bei Betrach-
tung eines noch groferen Methananteils sind Gasphasen-Reaktionen nicht mehr
vernachlissigbar, da genug Energie freigesetzt wird, um die Ziindtemperatur fiir
die Gasphase zu iiberschreiten.

Simulation der Ziindung

Ausgangspunkt der Simulation ist der kalte Monolith (500 K). Der Einfluss des
Ofens wurde durch durch eine kontinuierliche Erhéhung der Randtemperatur
(5 K/min) modelliert. In den Monolithen strémt bei einer Temperatur von 300 K
das Gasgemisch mit einem Methan/Sauerstoff-Verhaltnis von 0,16. Durch den
Start der Simulation bei einer niedrigen Temperatur kann sich ein Temperatur-
profil innerhalb des Monolithen ausbilden, bevor die Ziindung einsetzt. Das ein-
tretende Gas kiihlt den sich aufheizenden Monolithen. Dieser Vorgang entspriche
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Abbildung 5.7: Stationdrer Zustand nach der Ziindung. Symbole: Experiment,
Linien: Simulation. (a) Umsétze und COs-Selektivitdten in Abhéngigkeit des
Methan /Sauerstoff-Verhéltnisses. (b) Molare Anteile von HyO, COy und CO im
Abgas.
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Abbildung 5.8: Instationdre Simulation der Ziindung der Verbrennung im Mo-
nolithen. Eingangsbedingungen: 17,14% O, 2,75% CHy, 80,11% Ar, 298 K. (a)
Temperaturprofil des Monolithen vom Beginn der Ziindung (0 s) bis zum Zeit-
punkt 200 s. (b) CHy, CO und HyO Molenbriiche im zentralen Kanal zu den
Zeitpunkten 75 s und 200 s.

ca. einer Stunde Realzeit.

Der Ablauf der dann einsetzenden Ziindung ist in Abb. 5.8 illustriert. Zuerst
sind die heifesten Gebiete im hinteren Teil der duferen Kanéle. Hier setzt als
erstes die Reaktion ein. Dadurch wird Wérme freigesetzt und der Monolith heizt
sich schnell (innerhalb von ca. 75 s) von aufen nach innen und von hinten nach
vorn auf. Entsprechend bewegt sich die Reaktionszone in Richtung des Eingangs.
Nach 200 Sekunden wird ein stationirer Zustand erreicht, bei dem die Warmefrei-
setzung innerhalb des ersten Millimeters der Kanile stattfindet. Die Verbrennung
ist dann vollstandig.

Vergleich zwischen Experiment und instationarer Simulaton

Der Vergleich der gemittelten Temperatur und der Gaszusammensetzung am Aus-
gang des Monolithen ist in Abb. 5.9 dargestellt. Der Verlauf der Gastemperatur ist
in guter Ubereinstimmung mit dem Experiment (Abb. 5.9a). Die im Experiment
gemessene hohere Ziindtemperatur (ca. 90 K) ldsst sich durch den Einfluss des
Ofens auf das Thermoelement erklaren. Das austretende Gas ist vor der Ziindung
kélter als der Monolith und der Ofen. Durch Strahlung wir ein Teil dieser Warme
auch vom Thermoelement aufgenommen, wodurch das Messergebnis beeinflusst
wird.

Nicht irritieren sollte das Divergieren der beiden Graphen nach der Ziindung.
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Im Experiment wurde der Ofen nach der Ziindung abgeschaltet, wihrend die
Simulation weiterhin von einer kontinuierlichen Aufheizung ausging.

Abb. 5.9b zeigt den zeitlichen Verlauf der Edukte im Abgas. Wesentlich dabei
ist der gute synchrone Verlauf der Graphen bei der Ziindung. Der geringe Anteil
an Rest-Methan nach der Ziindung ist wahrscheinlich durch einen kleinen Bypass
bedingt. Da fiir die Simulation lediglich drei Kanile verwendet wurden, ist der
Einfluss des dufieren Kanals leicht iiberschitzt. Dadurch werden bereits vor der
Ziindung geringe Mengen CO, und Wasser vorausgesagt (Abb. 5.9¢), wodurch
die simulierten Eduktmengen nach unten abweichen.

Das Auftreten von Spuren von CO im Experiment kann zwei Ursachen haben.
Einerseits kann CO durch Gasphasen-Reaktionen produziert worden sein, die in
der Simulation unberiicksichtigt blieben. Andererseits kann es auch ein Messpro-
blem bei der Messung mit dem Quadrupol-Massenspektrometer sein. Bei einer
Ionisierungsenergie von etwa 40 eV ist es wahrscheinlich, dass Bindungen vom
CO; aufgespalten werden und somit als Fragment CO detektiert wird.

Zusammenfassung

Diese Studie der katalytischen Verbrennung von Methan in einem mit Platin be-
schichteten Wabenkatalysator demonstriert die Anwendbarkeit des numerischen
Modells von DETCHEMMONOLITH fiir die Simulation des Ziindprozesses. Die Si-
mulation stimmt gut mit den experimentellen Ergebnissen iiberein. In dem un-
tersuchten Fall ist es hinreichend nur die Oberflichenreaktionen zu betrachten.
Fiir Methan /Sauerstoft-Verhéltnisse grofer als 0,21 werden jedoch Gasphasen-
Reaktionen signifikant. In diesem Fall ist das Verhalten ohne Hinzunahme von
Gasphasen-Reaktion nicht vollstindig erklarbar.

Die zweidimensionale Simulation des Gesamtmonolithen gewéhrt detaillierte
Einblicke in die physikalischen und chemischen Prozesse wiahrend der Ziindung.
Im gegebenen Fall ziindet die Verbrennung zuerst im hinteren Teil der duferen
Kanile, wihrend der Rest des Monolithen noch durch das einstrémende Gas ge-
kiihlt wird. Die exotherme Reaktion erwirmt den gesamten Monolithen innerhalb
der néichsten 2 Minuten, bis die Reaktionsfront den vorderen Teil des Monolithen
erreicht hat.



Kapitel 6

Partialoxidation von Methan 1n
einem Rhodium-beschichteten
Monolithreaktor

Betrachtet wird die Ziindung der partiellen Oxidation von Methan zu Systhese-
gas (Hy und CO) in einem Monolithreaktor mit einer Rhodium/Aluminiumoxid-
Beschichtung im Experiment und in der Simulation!.

6.1 Motivation

In den letzten Jahren stieg das Interesse an Methoden zur Partialoxidaion von
Methan, welches den Hauptbestandteil von Erdgas darstellt [53, 21, 51, 70, 32,
15, 89|. Das Interesse wird motiviert durch eine grofe Nachfrage nach kompak-
ten und effizienten Reaktoren zur Umwandlung von Erdgas in fliissige Rohstoffe
und Wasserstoff. Obschon eine grofse Vielfalt von Verfahren zur direkten Herstel-
lung héherer Kohlenwasserstoffe aus Methan untersucht wurden [7, 23, 4, 92, 68|,
wurde noch kein wirtschaftlich effizienter Prozess gefunden, der ohne den Zwi-
schenschritt iiber das Synthesegas (Hy und CO) auskommt. Das iibliche Verfah-
ren zur Produktion von Sythesegas ist die Dampfreformierung (steam reforming)
von Methan und Wasserdampf. Die dazu benotigten groftechnischen Anlagen
sind extrem energieaufwéndig, so dass ca. 60% der Gesamtkosten zur Herstellung
hoherwertiger Kohlenwasserstoffe bei diesem Schritt anfallen.

Die katalytische Partialoxidation (CPO) von Methan auf Edelmetall-Ober-
flichen, insbesondere Rhodium, eréffnet einen viel versprechenden neuen Weg
zur Syntesegasproduktion [54]. Die dabei ablaufende Brutto-Reaktion lautet:

1

lsiehe auch Schwiedernoch et. al. [85]

7
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Das heifit, sie ist leicht exotherm — in Konkurrenz dazu steht die stark exotherme
vollstdndige Oxidation von Methan:

Die nachfolgende Untersuchung soll kldren, ob die Syntesegasproduktion in ei-
nem katlaytischen Reaktor direkt der ersten Reaktionsgleichung folgend abliuft,
oder ob vorrangig iiber die vollstindige Oxidation Warme fiir die anschlielende
Dampfreformierung bereitgestellt wird. Vorangegangene Studien zeigten Indizien
einer Kombination aus beiden Reaktionswegen [35].

Ein Vorteil der Syntesegasherstellung durch Partialoxidation besteht in dem
resultierenden Wasserstoff/Kolenmonoxid-Verhéltnis von 2:1. Dies ist das ge-
wiinschte Verhiltnis, das fiir die Methanol-Produktion fiir die Herstellung von
Fliissigbrennstoffen mittels des Fischer-Tropsch-Verfahrens bendtigt wird. Die
Bereitstellung von Wasserstoff fiir Brennstoffzellen, insbesondere fiir in Zukunft
mogliche Anwedung in Fahrzeugantrieben, stellt eine weitere Motivation zur Ent-
wicklung effizienterer Technologien zur Synthesegasproduktion dar. Auch in kon-
ventionellen Fahrzeugmotoren konnte Sythesegas eingesetzt werden, um durch
dessen Zugabe die Emissionen wihrend der Kaltstartphase durch schnelleres Auf-
heizen des Abgaskatalysators zu senken.

Bei den genannten Anwendungen ist ein Verstdndnis des Reaktorverhaltens
unter instationdren Bedingungen erforderlich. Erst dadurch konnen Aspekte im
Zusammenhang mit dem Scale-up vom Labor- zum Anlagenmafistab, der Reak-
torsicherheit oder der Prozessoptimierung ganzheitlich betrachtet werden. Daher
gibt es ein grofes Interesse fiir die Anwendung zuverlissiger Modelle und Algo-
rithmen zur numerischen Simulation des instationdren Verhaltens katalytischer
Monolithe.

Gegenstand der Untersuchung sind Laborexperimente und zugehdrige nume-
rische Siumlationen der Ziindung der katalytischen Partialoxidation von Methan
auf einem Rhodium-Katalysator.

6.2 Experimenteller Aufbau?

Der zur experimentellen Untersuchung der Ziindung der Partialoxidation von
Methan eingesetzte Monolithreaktor ist schematisch in Abb. 6.1 dargestellt. Der
Reaktor besteht aus einem 25 cm langen Quarzrohr mit einem Innendurchmesser
von 10 mm. In der Mitte befindet sich ein 5 mm langer Aluminiumoxid-Monolith
mit 24 dreieckigen Kanilen von je 0,43 mm? Querschnitt. Der Monolith wurde
mit Rhodium (Beladung ungefihr drei Masseprozent) beschichtet.

Je ein formgleicher unbeladener Monolith wurden vor und hinter dem kata-
lytischen Monolithen als Strahlungsschild platziert. Eine ca. 1 mm dicke Um-
mantelung aus keramischer Wolle dient zur Vermeidung eines Bypasses fiir den

2Die Experimente wurden von R. Schwiedernoch durchgefiihrt.
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Abbildung 6.1: Skizze des experimentellen Aufbaus

Gasstrom. Der Reaktortemperatur kann durch einen Ofen gesteuert werden. Die
Gastemperatur am Auslass des katalytischen Monolithen wurde mittels eines
Nickel /Chrom/Silizium-Nickel /Silizium-Thermoelementes (Typ N) gemessen. Zum
Schutz vor katalytischen Reaktionen befand sich das Thermoelement in einer
diinnen Quarz-Ummantelung. Ein zweites Thermoelement wurde zur Messung
der Temperatur an der duferen Glaswand eingesetzt. Eine keramische Isolation
des gesamten Quarzrohrs reduzierte Warmeverluste des gesamten Reaktors.

Der Reaktor wurde unter atmosphérischen Bedingungen betrieben. Das Gas-
gemisch bestand zu 80% aus Argon als Verdiinnungsmedium. Methan und Sau-
erstoff wurden im Stoffmengenverhéltnis von 1,7 beigemischt. Das Gas stromte
mit 300 K und einer Volumengeschwindigkeit von 1,7 Standardlitern pro Minu-
te (slpm) in den auf 700 K vorgeheizten Monolithen ein. Dies entspricht einer
Eintrittsgeschwindigkeit von ca. 1 m/s und einer Kontaktzeit von weniger als
20 ms.

Die Zusammensetzung des Produktgases wurde mittels Gaschromatographie
(GC) und Quadrupol-Massenspektroskopie (QMS) analysiert. Letzteres wird ins-
besondere fiir instationire Messungen wie bei dem Ziindexperiment benétigt.

Die Ziindtemperatur wurde durch langsames Aufheizen mit Hilfe des Ofens
erreicht. Dazu wurde die Temperatur kontinuierlich um 5 K pro Minute erhoht.
Nach Einsetzen der Ziindung wurde der Ofen abgeschaltet.

6.3 Numerisches Modell

Die numerische Simulation erfogte in Analogie zum vorangegangenen Kapitel mit
Hilfe des Programms DETCHEMMONOLITH
Ein detaillierter Oberflichen-Reaktionsmechanismus fiir die Oxidation von
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Tabelle 6.1: Bei der numerischen Simulation verwendete Materialkoeffizienten des
katalytischen Monolithen und der Isolation

Materialparameter katalytischer Monolith  Isolation
Wirmeleitfiahigkeit, axial Ay [W/(m K)] 20 1,36
Wirmeleitfahigkeit, radial A\raq [W/(m K)] 12,6 1,36
Dichte p [kg/m3| 2214 2205
Wirmekapazitit ¢, |J/(kg K)| 850 730

Methan auf Rhodium wurde herangezogen (siehe Anhang B.2). Dieser Mecha-
nismus basiert auf vorangegangenen kinetischen Untersuchungen mittels Experi-
menten unter stationdren Bedingungen [35]. Er umfasst 38 Reaktionen, an denen
6 Gasphasen- und 11 Oberflichenspezies beteiligt sind. Im stationdren Zustand
nach der Ziindung ist die Gesamtbedeckung der Oberfliche sehr gering. Deshalb
wurden fiir die in diesem Fall relevanten Abhingigkeiten der Reaktionskoeffizi-
enten von der Oberflichenbedeckung vernachléssigt. Im Gegensatz dazu ist vor
der Ziindung die Oberfliche fast vollstindig bedeckt, so dass dem Adsorptions-
Desoptions-Gleichgewicht eine grofse Rolle zukommt. Spektroskopische Messun-
gen mit Hilfe der Summenfrequenz-Methode (SFG) zeigten, dass die Aktivie-
rungsenergien der Desorptionsreaktionen von CO und Sauerstoft bedeckungsab-
héngig sind [77]. Diese Abhéngigkeiten flossen in die Simulation ein. Da der Me-
chanismus auch intermediire Spezies und deren Reaktionen beriicksichtigt, sind
Reaktionen wie die Reformierung von Wasser und CO, automatisch enthalten.

In ausgewihlten Vergleichssimulationen wurde auch ein detaillierter Gasphasen-
Reaktionsmechanismus hinzugezogen [6]. Jedoch zeigte sich, dass diese Reaktio-
nen im untersuchten Temperaturbereich nicht signifikant sind.

Fiir die zwiedimensionale Simulation des Monolithen wurden 5 reprisenta-
tive Einzelkanéle ausgewéhlt. Diese befanden sich dquidistant iiber den Radius
des Monolithen verteilt. Um das zylindrische Kanalmodell verwenden zu kénnen,
wurde statt des dreieckigen Querschnitts der Kanile ein flichengleicher Kreis an-
genommen. Die Materialparameter fiir den Monolithen und die Isolationsschicht
sind in Tab. 6.1 angegeben [69].

Der Einfluss des Ofens wurde simuliert, indem die Randtemperatur kontinu-
ierlich mit einer Rate von 5 K/min erhoht wurde.

6.4 Ergebnisse

Temperatur- und Speziesprofile

Der anfangs kalte Monolith wurde langsam (5 K/min) durch den Ofen aufge-
heizt, wobei das kéltere Methan /Sauerstoff/ Argon-Gemisch den Monlithen durch-
stromt. Bei niedrigen Temperaturen findet kein Umsatz statt. Erst bei Tempe-
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Abbildung 6.2: Numerisch berechnete Temperaturverteilung im Festkorper wih-
rend der Ziindung. Der Ziindzeitpunk sei t=0 s. Die Temperaturskala erstreckt
sich von 675 (blau) bis 925 K (rot).
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raturen iiber 600 K lassen sich kleine Mengen Wasser und CO, detektieren. De-
ren Anteil steigt mit zunehmender Temperatur kontinuierlich an. Das Auftreten
von Sythesegas wird in diesem Stadium nicht beobachtet. Experimentell ist der
Ziindungzeitpunkt durch einen plotzlichen starken Anstieg sowohl des Methan-
bzw. Sauerstoffumsatzes als auch der Temperatur bestimmt. Zeitgleich setzt die
Produktion von Synthesegas ein. Im Experiment wurde danach der Ofen abge-
schaltet.

Abb. 6.2 illustriert die numerischen Ergebnisse der Simulation des Monolithen
wahrend der Ziindung. Dargestellt ist die Temperaturverteilung im Festkorper zu
verschiedenen Zeitpunkten. Der relevante Temperaturbereich liegt zwischen 675
und 925 K. Die Ziindung tritt ein, wenn die Ofentemperatur etwa 700 K erreicht
hat. Der Eingangsbereich des Monolithen wird zu diesem Zeitpunkt durch das
mit 368 K einstrémende Gasgemisch gekiihlt. Dadurch wird zuerst im hinteren
Bereich des Monolithen die Ziindtemperatur erreicht. Eine Betrachtung der Spe-
ziesprofile entlang eines Kanals in der Mitte des Monolithen (Abb. 6.3) zeigt,
dass im hinteren Bereich Methan und Sauerstoff durch vollstindige Oxidation
auf der Oberfliche zu Wasser und CO, umegesetzt werden. Die ablaufende stark
exotherme Reaktion setzt Warme frei, die auch stromaufwirts zu einer Tempe-
raturerhdhung fiihrt.

Die Reaktionszone bewegt sich innerhalb der ersten zehn Sekunden in Rich-
tung des Monolitheingangs (siehe Abb. 6.2). Die COy-Produktion setzt unmit-
telbar am Eingang an (Abb. 6.3). Da die Temperatur ansteigt und der Sauer-
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Abbildung 6.3: Berechnete Temperatur- und Speziesverteilung in der Gaspahse
eines Kanals in der Mitte des Monolithen. Die dargestellten Skalenbereiche (von
blau nach rot) betragen: Temperatur 385-900 K; Molenbriiche CHy4: 0,043-0,094,
O4: 0-0,055, Hy: 0-0,0412, HyO: 0-0,058, CO: 0-0,042, CO4: 0-0,056.

stoff vollstandig aufgebraucht wird, wird kanalabwirts teilweise CO gebildet. Der
heifleste Bereich des Monolithen befindet sich an der Vorderseite, wo die stark
exotherme Oxidation stattindet. Durch Wérmeleitung und -konvektion werden
wiederum die hinteren Bereiche des Monolithen aufgeheizt, wo zu diesem Zeit-
punkt dann die Wasserstoffproduktion einsetzt.

Mit fortschreitender Zeit und héheren Temperaturen wird vermehrt CO und
Wasserstoff gebildet, wihrend der Gesamtumsatz von CO, und Wasser wieder
abnimmt. Nach ungefihr 60 Sekunden stellt sich ein stationédrer Zustand beziig-
lich der Umsitze und Selektivitdten ein. Im Gegensatz zum monolithischen Fest-
korper erreicht die Gastemperatur ihr Maximum am Ausgang des Monolithen.
Der meiste Sauerstoff wird am Eingang bei der vollstindigen Oxidationsreaktion
verbraucht, wihrend das Synthesegas erst weiter stromabwérts aus dem verblei-
benden Methan und Wasser produziert wird. Die CO-Produktion setzt vor der
Wasserstoff-Produktion ein. Der Wasserstoff kann damit nur zu einem geringen
Anteil aus der direkten Partialoxidation stammen. Den gréferen Anteil hat die
Dampfreformierung. CO wird durch direkte Oxidation sowie Reformierung gebil-
det. Die Reformierung des COy durch die Wasser-Gas-Reaktion ldsst sich aus-
schliefen. Damit ist im hinteren Teil der katalytischen Kanile die endotherme
Dampfreformierung dominierend.

Die Modellierung schlieftt die Berechnung der Oberflichenbedeckungen als
Funktion der Position im Kanal und der Zeit ein. Abb. 6.4 zeigt die jeweiligen
berechneten Oberflichenbedeckungen bei 0,1 und 10 Sekunden nach der Ziindung.
Vor der Ziindung ist die Oberfliche hauptséichlich durch Sauerstoff bedeckt, des-
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sen Adsorptionswahrscheinlichkeit grofer ist als die des Methans. Durch dieses
Blockieren der Oberfliche gibt es nur vereinzelt Spezies fiir eine katalytische Re-
aktion. Der Rhodiumkatalysator verhilt sich auflerdem durch Bildung von Rho-
diumoxiden wie ein Sauerstoffspeichermedium.

Mit steigender Temperatur verschiebt sich das Adsorptions-Desortions-Gleich-
gewicht hin zur Desorption. Dadurch nimmt die Zahl sauerstofffreier Oberfla-
chenplitze zu, die nun auch zur Adsorption von Methan zur Verfiigung stehen.
Von diesem wiederum werden leicht Wasserstoffatome abgespalten. Der in grofen
Mengen verfiigbare Sauerstoff (chemisorbiert und in Form von Rhodiumoxid) rea-
giert damit schnell zu CO und anschlieffend weiter zu CO,. Die bei der Oxidation
freigesetzte Warme erhoht weiter die Temperatur der Oberfliche, wodurch sich
das Adsorptions-Desorptions-Gleichgewicht ebenfalls weiter verschiebt und damit
gleich einer Kettenreaktion die Ziindung ausgelost wird. Das Rhodiumoxid wird
bei diesem Prozess reduziert.

Nach der Ziindung ist die Reaktion im Wesentlichen transportlimitiert, wor-
aus steile radiale Gradienten in den Speziesprofilen der Einzelkanéle resultie-
ren (Abb. 6.3). Die Gesamtbedeckung der Oberfliche ist geringer und Sauerstoff
tritt in signifikanten Mengen nur am Kanaleingang auf (Abb. 6.4). Kanalabwirts
nimmt die Sauerstoffbedeckung stark ab. Die verbleibende Restmenge erklért
sich durch die Readsorption von Wasser. Der Sauerstoff auf der Oberfliche ist
nur noch ausreichend fiir die partielle Oxidation. CO und Wasserstoff werden
desorbiert, bevor sie vollstandig oxidiert werden kénnen.

Experiment und Simulation im Vergleich

In Abb. 6.5 werden die numerischen Ergebnisse fiir die Berechnung der Gasphasen-
Temperatur, der Methan- und Sauerstoff-Umsétze sowie der Sytesegas-Selekti-
vitdten am Katalysatorausgang mit den experimentell gewonnenen Daten ver-
glichen. Die berechneten Gasphasen-Temperaturen sind in guter Ubereinstim-
mung mit den experimentellen Werten (Abb. 6.5a). Die vorhergesagte Gasphasen-
Temperatur am Ausgang zum Zeitpunkt der Ziindung ist zwar etwas kleiner als
die gemessene Temperatur, jedoch bewegt sich die Abweichung in der Gréfen-
ordnung des Messfehlers. Der langsamere Anstieg der gemessenen Temperatur
unmittelbar nach der Ziindung liegt an der thermischen Triagheit der Quarzum-
mantelung und des Thermoelementes aufgrund der ihrer eigenen Wiarmekapa-
zitdten. Das schnelle Einsetzten der Reaktion berechtigt zu der Annahme, dass
sich der Reaktor zunéchst wie ein adiabatisches System verhélt. Dies zeigt auch
der Vergleich mit der aus der gemessenen Gasphasen-Zusammensetzung am Aus-
gang berechneten adiabatischen Temperatur. Ein Problem bei der Berechnung
der Temperaturen ist jedoch die Unsicherheit in den in die Simulation einfliefen-
den Materialparameter und Warmeiibergangskoeffizienten. Diese fliefsen in ers-
ter Linie als Fit-Parameter in die Simulation ein. Eine genauere experimentelle
Bestimmung ist wiinschenswert, um die Ergebnisse auch zur Simulation nicht-
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Abbildung 6.5: Vergleich der Zeitabhéingigkeiten in Experiment (Symbole) und
Simulation (Linien). (a) Temperatur am Katalysatorausgang (Symbole/ Linie)
sowie Wandtemperatur am Eingang (Strich-Punkt-Linie) und Wandtemeperatur
am Ausgang (gestrichelte Linie). (b) Ho- und CO-Selektivititen. (¢) O,- und
CH,4-Umsatz.
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experimentell untersuchter Systeme heranziehen zu konnen.

Die numerisch ermittelten Wasserstoff- und CO-Selektivitdten (Abb. 6.5b)
sowie die Sauerstoff- und Methan-Umsétze (Abb. 6.5¢) stimmen ebenfalls gut
mit den experimentell ermittelten Werten iiberein. Zum Zeitpunkt der Ziindung
liegen nur geringe Mengen CO, jedoch kein Wasserstoff vor. Danach steigen
die Selektivitdten rasant an. Dass die numerische ermittelten Werte schneller
als die experimentellen ansteigen, ldsst sich durch die Tragheit des Quadrupol-
Massenspektrometers begriinden, dessen Zeitauflésung einige Sekunden betrégt.

Etwas grofer sind die Abweichungen bei den Umsétzen. Dies kann durch un-
terschiedliche Transportlimitierungen aufgrund der Kanalgeometrie verursacht
sein. Wahrend das Modell von runden Kanélen ausgeht, handelte es sich im Ex-
periment um einen dreieckigen Querschnitt. Simulationen eines Einzelkanals, die
tatsiachliche Form beriicksichtigen [35], fiihrten zu vergleichbaren Ergebnissen.

Aufgrund des relativ kleinen Verhiltnisses von Kanallinge zu Kanaldurch-
messer (5 mm zu 0,74 mm), diffundieren nicht alle Edukte zur katalytischen
Oberfliche. Somit passiert ein Teil des Gasgemisches den Reaktor unverbraucht.
In diesem Punkt stimmen Experiment und Simulation gut iiberein, so dass a
posteriori der Modellansatz mit Beriicksichtigung der radialen Diffusion in der
Kanalstromung gerechtfertigt wird. Damit eignet sich das System in der vor-
liegenden Kofiguration gut zur Modellvalidierung. Anstelle der in der Praxis ge-
wiinschten Maximierung der Umsétze und Selektivititen, ist fiir die Modellierung
die nicht-vollstandige Umsetzung der Edukte von Interesse.

Zusammenfassung

Gegenstand dieses Kapitels ist die Ziindung der katalytischen Partialoxidation
von Methan in einem Rhodium-beschichteten Monolithen. Zur numerischen Si-
mulation wurde das Programm DETCHEMMONOLITH eingesetzt und die Ergeb-
nisse wurden mit experimentellen Daten verglichen. Die Simulation basiert auf
der Losung einer 2D-Wérmeleitungsgleichung fiir den Monolithen, die an die Be-
rechnung der Strémung in 5 reprisentativen Einzelkanélen gekoppelt wurde. Das
Modell schlieit einen detaillierten Reaktionsmechanismus fiir elementare Ober-
flichenreaktionen ein. Der Einfluss potentieller Gasphasenreaktionen wurde dis-
kutiert.

Die Simulation gibt Einblick in die Bewegung der Reaktionszone von Ausgang
zum Eingang des Monolithen. Die ablaufenden Prozesse zeigen die Konkurrenz
zwischen der Partialoxidation, der vollstindigen Oxidation sowie der Dampfre-
formierung. Vor der Ziindung ist die Oberfliche hauptsichlich durch Sauerstoff
bedeckt. Spater ist Sauerstoff nur am Eingang des Monolithen zu finden, wo voll-
standige Oxidation des Methans stattfindet. Weiter entlang des Kanals nimmt die
Sauerstoffbedeckung schnell ab, und Synthesegas wird durch Dampfreformierung
produziert.
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Die numerisch berechneten Temperaturen, Umsétze und Selektivititen stim-
men gut mit den experimentell bestimmten Daten iiberein. Das untersuchte Sys-
tem kann gut zur Modellvaliedierung herangezogen werden.
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Kapitel 7

Einfluss der Anstromungsverteilung
auf den Monolithen bei der
katalytischen Verbrennung

7.1 Motivation

Fiir die in den vorangegangenen Kapiteln betrachteten Systeme ist aus Symme-
triegriinden ein zweidimensionales Modell fiir den Monolithen hinreichend. Unter
der Annahme raumlich nicht variierender Eingangsbedingungen ist im Wesentli-
chen der Abstand eines Kanals vom Rand des Monolithen der temperatur- und
damit umsatzbestimmende Parameter. In technischen Anwendungen kann jedoch
nicht immer davon ausgegangen werden, dass die Zuleitung zum Monolithen so
erfolgt, dass eine homogene Anstromung gewihrleistet ist. So ist in der Autoab-
gaskatalyse bekannt, dass eine ungleichméfige Anstromung das Kaltstartverhal-
ten des 3-Wege-Katalysators negativ beeinflussen kann [73, 91]. Zur Simulation
eines solchen Verhaltens ist ein Modell des Monolithen mit groferer Ortsauflosung
in allen 3 Dimensionen erforderlich.

Im Vergleich zur Simulation der Durchstrémung von Einzelkanilen, gibt es
bisher nur wenige detaillierte Untersuchungen des Gesamtmonolithen. Erste Mo-
delle, die sowohl den Transport in Einzelkanilen als auch das Temperaturver-
halten des Festkorpers beriicksichtigen wurden von Hayes und Kolaczkowski vor-
gestellt [48, 49, 64|. Marek et al. [58] schlugen ein instationdres 3D-Modell ei-
nes Monolithen mit 24 Kanélen vor, wobei die Stromung durch eine Plug-Flow-
Stromung mit einer Einschritt-Oberflichenreaktion beschrieben wurde. Hinge-
gen beruht die Arbeit von Koltsakis [65] auf einem detaillierten Oberflichen-
Reaktionsmechanismus, wihrend fiir den Monolithen eine zwei-dimensionale Be-
schreibung gewahlt wurde.

Im Programm DETCHEMMONOLMTH ywyrden die detaillierten Reaktions- und
Transportmodelle vereint. Durch die zusatzliche Beriicksichtigung von rdumlich

89



90 KAPITEL 7. EINFLUSS DER ANSTROMUNGSVERTEILUNG

(und zeitlich) variierenden Eingangsbedingungen erdffnet sich eine weite Palet-
te numerisch zu untersuchender Fragestellungen. Exemplarisch soll der Einfluss
der Anstromungsgeschwindigkeit auf das Umsatzverhalten bei der katalytischen
Verbrennung wihrend der Ziindung untersucht werden.

7.2 Numerisches Modell

Die Konfiguration des Systems sei analog zu Kapitel 5 gewahlt. Um die Anglei-
chung von Temperaturunterschieden im Monolithen zu verlangsamen, wurden die
Abmafe des Monolithen um den Faktor 10 vergrofert, so dass der zylinderformi-
ge Wabenkatalysator einen Durchmesser von 24 cm und eine Lange von 10 cm
habe, wihrend die Kanaldichte konstant gehalten wurde.

Damit der Einfluss der Geschwindigkeitsverteilung in der Anstrémung qua-
litativ und quantitativ bestimmen ermittelt werden kann, wird eine Simulati-
on mit homogenen Eingangsbedingungen mit einer Simulation mit inhomogenen
Eingangsbedingungen verglichen. In beiden Fillen sei die mittlere Stromungsge-
schwindigkeit vy = 0,416 m s~! bei einer Eingangstemperatur von Ty = 300 K.
Die inhomogene Geschwindigkeitsverteilung sei derart konstruiert, dass in einer
Halfte des Monolithen die Geschwindigkeit erh6ht, wihrend sie symmetrisch dazu
in der anderen Hélfte um den gleichen Betrag verringert wird. Dazu wurde die
folgende Funktion gewéhlt:

w(y,2) = [1+0,9-sin(g7r>-<1—y2+zz)} , (7.1)

T 72

die zusitzlich die Eigenschaft hat, dass die Extremwerte etwa in der Mitte des
jeweiligen Halbkreises liegen (siehe Abb. 7.1).

Die weiteren Bedingungen entsprechen denen aus Kapitel 5 fiir die Simulation
der Ziindung der Verbrennung bei einem Methan /Sauerstoff-Verhéltnis von 0,16.
Das heifst, das zu 80 % mit Argon verdiinnte, kalte Methan /Sauerstoff-Gemisch
tritt in den Monolithen ein, dessen Wand um 5 K pro Minute durch einen Ofen
aufgeheizt wird. Die Starttemperatur des Monolithen wurde mit 500 K derart
gewahlt, dass vor dem Einsetzen der Ziindung geniigend Zeit vergeht, um ein
von der Anfangstemperatur unabhingiges Temperaturprofil zu etablieren. In die
Simulation mit einbezogen wurde eine 2 cm dicke Isolationsschicht. (Materialpa-
rameter siehe Tab. 5.1)

Der Monolith wurde durch ein zylindrisches Gitter mit 30 Zellen in axialer, 9
Zellen in radialer und 12 Zellen in azimutaler Richtung diskretisiert. Die zu simu-
lierenden reprisentativenen Kanéle wurden durch Clusterung ausgewihlt, wobei
die Differenz in der Temperatur 10 K und die Varianz in der Eintrittsgeschwin-
digkeit 10 % nicht iibersteigen durften. Im Fall der homogenen Anstréomung wur-
den nach Ausbildung des Temperaturprofils maximal 23 Kanile herangezogen.
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Abbildung 7.1: Normierte Geschwindigkeitsverteilung am Eingang des Mono-
lithen. (Perspektivische Darstellung)

Die inhomogene Anstréomung erforderte aufgrund der Geschwindigkeitsverteilung
mindestens 15 Kanile. Maximal flossen die Ergebnisse von bis zu 69 Einzelkani-
len in die Simulation ein. Die Rechenzeit konnte durch Zwischenspeicherung von
Ergebnissen vorangegangener Zeitschritte gering gehalten werden, so dass pro
Zeitschritt selten mehr als 10 Kanile neu simuliert werden mussten.

7.3 Ergebnisse

Globales Umsatzverhalten

Das Hauptziel bei der technischen Anwendung der katalytischen Verbrennung,
z.B. in Gasturbinen, ist die Umsetzung des zu verbrennenden Gases. Es kommt
darauf an, moglichst schnell und effizient thermische Energie freizusetzen. Ex-
perimentell leicht zugénglich ist die Temperatur des austretenden Gasstromes.
Abb. 7.2 zeigt die vorhegesagten Auswirkungen der Anstromungsverteilung auf
die gemittelte Gastemperatur am Ausgang des Monolithen.

Vor dem Einsetzten der Ziindung weichen die Temperaturen nur sehr wenig
aufgrund der unterschiedlichen Verweilzeiten des Gases im Monolithen voneinan-
der ab. Die Ziindung setzt im inhomogen durchstrémten Monolithen zwar zeitiger
ein, jedoch werden nur die mit geringem Massenfluss durchstromten Kanéle er-
fasst, so dass der Temperaturanstieg anfangs nicht sehr grof ist. Der Hauptteil
des Gasstromes wird erst 20 min spéter geziindet. Dagegen dauert die Ziindung
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Abbildung 7.2: Gemittelte Gastemperatur am Ausgang des Monolithen als Funk-
tion der Zeit bzw. der dazu korrespondierenden Wandtemperatur

des homogen durchstromten Monolithen kaum mehr als 5 min. Dieser erreicht da-
durch etwa 10 min frither betriebsbereitschaft als bei inhomogener Anstromung.

Die gleiche Interpretation lasst sich auch bei Betrachtung des globalen Methan-
Umsatzes (Abb. 7.3) ableiten. Deutlich hervor treten die zwei gestaffelten Ziin-
dungen fiir den langsam und fiir den schnell durchstrémten Teil des inhomogen
angestromten Monolithen. Insgesamt ist der Brennstoffeinsatz bei einem homogen
durchstromten Monolithen effizienter.

Temperaturverteilung im Monolithen

Im Falle der homogenen Anstromung etabliert sich ein zylindersymmetrisches
Temperaturfeld im Monolithen, so dass die zweidimensionale Beschreibung aus
Kapitel 5 auch hierfiir zutrifft. Die Entwicklung des inhomogenen Temperatur-
profils durch ungleichférmige Anstromung ist in Abb. 7.4 dargestellt.

Bevor die Ziindung einsetzt, hat sich sich bis zum Zeitpunkt =60 min ein
qualitativ gleichbleibendes Temperaturprofil eingestellt. Das einstromende Gas-
gemisch kiihlt den Monolithen. Bereiche mit hohem Durchfluss werden stirker
gekiihlt als jene mit geringem. Die stetige Aufheizung erfolgt von aufen durch Er-
hohung der Wandtemperatur. Nach 80 min hat die Verbrennung im wiarmeren, da
wenig durchstromten, Bereich des Monolithen bereits geziindet. Die freigesetzte
Wirme reicht jedoch nicht, um den Monolithen iiber die Randtemperatur hinaus
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Abbildung 7.3: Globaler Methan-Umsatzes als Funktion der Zeit (bzw. zugehorige
Wandtemperatur)

aufzuheizen. In der Momentaufnahme bei 90 min erkennt man, dass sich jetzt die
heifsesten Bereiche des Monolithen in den Randlagen des schwach durchstrémten
Bereiches befinden. Noch iiberwiegt die Kiihlung durch das nicht-geziindete Gas,
die sich auch in die angrenzenden schwach durchstromten Bereiche auswirkt. Erst
die danach einsetzende rapide Ziindung der schnell strémenden Gase bewirkt eine
Umkehrung der Temperaturgradienten. Dabei durchlduft die Reaktionsfront in-
nerhalb von Sekunden jeden Kanal von hinten nach vorne. Nach 100 min befinden
sich die heifsesten Bereiche am Eingang zu den schnell durchstromten Kanélen.

Umsatzverhalten der Einzelkanale

Qualtiativ wurde bereits aus der Temperaturverteilung im Monolithen abgelei-
tet, welche Rolle die stark und die schwach durchstromten Kanile speielen. In
Abb. 7.5 sind die Verteilungen des Umsatzes und der Gastemperatur an den
Ausgingen der Kanile quantitativ dargestellt.

Nach 70 min findet in den meisten Bereichen des Monolithen keine Reaktion
statt. Die Temperatur bleibt unter 650 K. Lediglich in den Randbereichen des
schwach durchstromten Gebietes ist ein geringer Umsatz zu beobachten. Nach
80 min ist die Verbrennung in den schwach durchstrémten Kanélen vollstandig
geziindet. Das Abgas tritt mit etwa 850 K aus dem Monolithen aus, wihrend die
stark durchstromten Kanile noch zu kalt sind. In den néchsten 10 min erwiarmen
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Abbildung 7.4: Temperaturprofil im inhomogen angestrémten Monolithen zu aus-
gewahlten Zeitpunkten. Aus Griinden der Anschaulichkeit wurde die x-Achse um
den Faktor 5 gestreckt.
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Abbildung 7.5: Rdumliche Verteilung des Methanumsatzes und der Gastempe-
ratur am Ausgang des Monolithen bei inhomogener Anstromung (Blick auf die
Riickseite in negativer x-Richtung)

650

sich die schneller durchstromten Kanéle allméhlich, bis zwischen der 90. und der
95. Minute alle Kanile von der Ziindung erfasst werden. Der Umsatz ist danach
vollsténdig. Die starker durchstromten Kanéle liefern die grofere Warmefreiset-
zung zur Erhitzung des Monolithen. Aufgrund der geringeren Verweilzeit verlasst
das Abgas in diesen Bereichen den Monolithen mit einer hoheren Temperatur als
die des Festkorpers. Bei andauerndem Betrieb verschwindet der Unterschied zwi-
schen den Kanilen, da die Reaktion in jedem Fall so schnell ist, dass 100 %iger
Umsatz erzielt wird, wodurch auch die Unterschiede zwischen homogener und
inhomogener Anstromung in den Hintergrund treten.
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Interpretation der Simulationsergebnisse

Wie auch im Fall der Abgaskatalyse [19, 91| konnte fiir die katalytische Ver-
brennung von Methan gezeigt werden, dass die Geschwindigkeitsverteilung der
Einstromung in erheblichem Mafe das Ziindverhalten des monolithischen Reak-
tors beeinflusst. Beim Auftreten starker rdumlicher Variationen der Eingangsbe-
dingungen erscheint daher der Einsatz eines drei-dimensionalen Modells fiir den
Monolithen ratsam. Falls die Variationen vernachldssbar sind, kann auch auf ein-
oder zwei-dimensionale Modelle zuriickgegriffen werden. Beim Hinzuziehen der
Kanalauswahl durch Clusterung schwindet jedoch der rechenzeitliche Vorteil der
Modellvereinfachung, da vorhandene Symmetrien die Zahl der zu berechnenden
reprasentativen Kanile automatisch verringert. Wie in einer Veroffentlichung zur
Abgaskatalyse [91] weiter gezeigt werden konnte, ist das Simulationsergebnis nicht
sehr sensitiv gegeniiber den Cluster-Parametern, so dass schon eine sehr grobe
Auswahl représentativer Kanile zu qualitativ gleichwertigen Ergebnissen fiihrt
wie eine Simulation mit einer dichten Verteilung der zu berechnenden Kanile.
Aus diesem Grund ist die drei-dimensionale Simulation des instationdren Verhal-
tens eines Monolithen nicht wesentlich zeitaufwéndiger als eine zwei-dimensionale.
Lediglich die Anforderungen an die Speicherkapazitit der Hardware sind verschie-
den.



Kapitel 8

Zusammenfassung und Ausblick

Gegenstand der vorliegenden Arbeit ist die mathematisch-numerische Modellie-
rung katalytischer Monolithreaktoren unter Beriicksichtigung detaillierter Trans-
portmodelle in Gasphase und Festkorper sowie auf Elementarreaktionen aufbau-
enden Mechanismen fiir homogene und heterogene Reaktionen.

Zunachst wurde ein hirarchisches Modell der Prozesse, die in detaillierter
Form fiir die Beschreibung des Monolithen herangezogen werden, entwickelt. Aus-
gehend von dem Begriff der Spezies, wurden zunichst die Transport- und die
thermodynamischen Eigenschaften von Gasphasen- und Oberflichenensembles
betrachtet. Im néchsten Schritt wurden die Stoffumwandlungen innerhalb der
Ensembles durch Reaktionsmechanismen beschrieben. Um eine mdoglichst grofe
Allgemeingiiltigkeit der Reaktionsparameter zu gewéhrleisten, werden Mechanis-
men verwendert, die aus Elementarreaktionen, d.h. Reaktionen, wie sie unmit-
telbar auf molekularer Ebene ablaufen, aufgebaut sind. Die Beschreibung der
Ensembles selbst hat dabei phidnomenologischen Charakter. In das Modell flie-
fen nur die makroskopisch beobachtbaren Parameter (Temperatur, Konzentrati-
on bzw. Oberflichen-Bedeckungsgrad u.s.w.) ein. Darauf wiederum bauen ver-
schiedene Modelle der reaktiven Stromung auf. Deren Dynamik wird jeweils durch
Erhaltungsgleichungen fiir die Gesamtmasse, die einzelnen Speziesmassen, den
Impuls und die Enthalpie beschrieben, wobei ausgehend von den Navier-Stokes-
Gleichungen verschiedene vereinfachende Annahmen getroffen werden. Besondere
Beriicksichtigung findet dabei das Modell der Grenzschichtndherung, auf dem die
oberste Hirarchiestufe, das Modell des Monolithen, basiert.

Eine zentrale Stellung in dieser Arbeit nimmt die numerische Implementati-
on der Modelle ein. Dazu wurde das Programmpaket DETCHEM [37] komplett
neu strukturiert und durch die Modelle der Kanalstromung in Grenzschichtné-
herung sowie des Monolithen erweitert. Basis der detaillierten Simulation ist ei-
ne Programmbibliothek. Sie enthélt sowohl die Funktionen zur Berechnung der
thermodynamischen Grofen und Transportkoeffizienten einzelner Spezies sowie
der daraus gebildeten Ensembles, als auch der Reaktionsgeschwindigkeiten in der
Gasphase und auf Oberflichen. In diesem Zusammenhang wird die Frage disku-
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tiert, welche Rolle die thermodynamische Konsistenz eines Oberflichenreaktions-
mechanismus fiir das Auffinden eines stationdren Bedeckungszustandes spielt.

Zur Simulation einer stationdren laminaren Kanalstrémung wurde das Mo-
dell der Grenzschichtndherung herangezogen. Dieses Modell bietet gegeniiber dem
Navier-Stokes-Modell den Vorteil, dass sich die Struktur der zu l6senden partiel-
len Differentialgleichungen von einem elliptischen zu einem parabolischen System
vereinfacht. Durch Anwendung der Linienmethode zur Diskretisierung konnen sie
in ein gewohnliches differential-algebraisches Gleichungssystem iiberfiihrt werden,
fiir dessen numerische Losung das Programm LIMEX [29] eingesetzt wurde. In der
Druckgleichung, fiir die die Losung der algebraischen Gleichungen Schwierigkeiten
bereitet, wird ein Relaxationsansatz verwendet. Die Berechnung der Quellterme
aus den Oberflichenreaktionen erfolgt entkoppelt unter Annahme der Quasista-
tionaritat.

Unter der Annahme separierter Zeitskalen fiir die Durchstromung eines Einzel-
kanals und fiir die darauf erfolgende thermische Reaktion des Monolithen baut auf
den Simualtionensergebnissen mehrerer unabhéngiger Kanile die Simulation des
Gesamtmonolithen auf. Die Rechenzeit bei der Simulation transienter Prozesse
stofst dabei an die Grenzen der heutigen Computertechnik. Daher ist es sinnvoll,
die Anzahl der in die Berechnung einflieklenden Kanéle zu begrenzen. Aus die-
sem Grunde werden représentative Kanéle nach einem Cluster-Agglomerations-
Algorithmus ausgewahlt.

Die Validierung des Programms zur Berechnung der Strémung in einem Ein-
zelkanal erfolgte anhand von Vergleichen mit Experimenten von Bodke [15, 16|
und Beretta [12, 13| zur oxidativen Dehydrogenierung von Ethan iiber Platin-be-
schichteten Katalysatoren. Im ersten Fall handelt es sich um einen Einzelkanal
eines monolithischen Kurzzeitreaktors. Zuséitzlich wurden hierfiir Simulationser-
gebnisse von Zerkle [93] auf Basis der Navier-Stokes-Gleichungen herangezogen.
Zwar zeigten sowohl die Simulationen mit DETCHEMCHANNEL 4]g auch mit den
Navier-Stokes-Gleichungen bei Verwendung desselben Reaktionsmechanis geringe
Abweichungen von den experimentellen Messwerten, jedoch ist ihre Ubereinstim-
mung von gleicher Qualitit. Der Vorteil der Simulation mit DETCHEM ¢HANNEL
ist der wesentlich geringere Zeitbedarf der Simulation durch Losung eines para-
bolischen Gleichungssystems. Falls das Temperaturprofil der Wand gleichzeitig
berechnet werden soll, so ist das elliptische Differentialgleichungssystem zu l6sen.
Das Temperaturprofil der Wand ist ein fiir die Erklarung der ablaufenden Pro-
zesse wesentlicher Faktor und muss bei der Verwendung von DETCHEM CHANNEL
bekannt sein. Vergleichbare Ergebnisse wurden bei der Simulation des Anular-
reaktors von Beretta erzielt. Die Simulation basiert auf der Berechnung einer
Stromung in einem Hohlzylinder, dessen innere Wand katalytisch aktiv ist. Der
Vorteil der Konfiguration ist, dass die Temperatur durch einen Ofen vorgebenen
wurde, lokale Abweichungen davon wurden vernachléssigt.

Die experimentellen Ergebnisse beider Reaktortypen konnten mit guter Uber-
einstimmung reproduziert werden. Vorallem erlaubt die Simulation eine Erkla-
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rung der auf molekularer Ebene ablaufenden Prozesse. So dient der Katalysa-
tor in erster Linie dazu, Ethan vollstdndig zu oxidieren und durch die Reaktion
Wiérme freizusetzten. Die Dehydierung des iiberschiissigen Ethans findet in der
Gasphase bei Temperaturen tiber 700°C statt. Der Ethylenanteil an den Produk-
ten hingt von der Temperatur der Gasphase und der Verweilzeit im Reaktor ab.
Auf effiziente Weise kann so in einem autotherm betriebenen Reaktor Ethylen
produziert werden.

Die Validierung von DETCHEMMONOLITH grfo]ot anhand der Simulation eines
Reaktors zur wasserstoffunterstiitzten Verbrennung von Methan [34]. Mit dieser
Simulation gelang es erstmalig, einen transienten Prozess des gesamten Mono-
lithen auf Grundlage detaillierter Modelle sowohl fiir die Kanalstromung als auch
fiir die Oberflichenreaktionen darzustellen. Es konnte gezeigt werden, dass es bei
instationdren Prozessen wie der Ziindung sinnvoll ist, ein iiber das Einkanalm-
odell hinausgehendes Modell des Monolithen heranzuziehen. In der Temperatur
und damit im Ziindzeitpunkt unterscheiden sich die inneren von den &Hufieren
Kanélen des Monolithen.

Einen genaueren Vergleich zwischen Experiment und Simulation ermdglich-
te die Untersuchung der Ziindung der Methan-Verbrennung in einem Platin-
beschichten Monolithen. Bei diesem Laborexperiment wurde die Ziindung nicht
iiber die Zugabe von Wasserstoff, sondern durch Warmezufuhr von aufen, einge-
leitet. Dies verstiarkt die Abhéngigkeit des Temperaturprofils von der Lage im Mo-
nolithen und hat dadurch Auswirkungen auf die Stromung in den Einzelkanélen.
Die Simulationen der stationéren Gastemperaturen und Umsétze in Abhéngigkeit
vom Methan /Sauerstoff-Verhiltnis stimmen gut mit den experimentellen Werten
tiberein. Im Falle der untersuchten mageren Brennstoff/Sauerstoff-Gemische fillt
die Ziindtemperatur mit zunehmendem Methananteil. In der instationdren Simu-
lation konnte gezeigt werden, dass die Reaktion zuerst in den hinteren Bereichen
der dufersten Kanile einsetzt, sich zur Mitte hin fortpflanzt, und dann nach vorn
durchziindet.

In gleicher Weise wurde die Partialoxidation von Methan in einem Rhodium-
beschichteten Monolithreaktor untersucht. Aufgrund der im Vergleich zur Ver-
brennung geringeren Wiarmefreisetzung reagiert das System langsamer, so dass
die vorhergesagten und experimentell ermittelten Zeitskalen gut miteinander ver-
glichen werden konnen. Abweichungen zwischen ihnen treten jedoch aufgrund der
Tragheit der Messungen auf. Fiir die Erklarung der bei der Ziindung ablaufenden
Prozesse geniigt es, die Oberflachenreaktionen heranzuziehen, da sie bei etwa 700
—900 K dominant sind. Die Ziindung erfolgt wiederum von auften nach innen und
durchliuft die Kanéle von hinten nach vorn. Zuerst findet eine vollstindige Oxi-
dation des Methans statt, die Warme freisetzt. Erkirt werden kann dies durch
eine hohe Bedeckung des Katalysator mit adsorbiertem Sauerstoff. Mit zuneh-
mender Temperatur und sinkendem Sauerstoffanteil entlang eines Einzelkanals
steigt die Bedeckung mit CO. Neben der direkten Oxidation beruht dieser Anteil
auf der Dampfreformierung des Methans zu Sythesegas.
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Der Vorteil eines aus einer Vielzahl von Einzelkanilen aufgebauten Modells fiir
den Monolithen kommt deutlich zum Tragen, wenn man rdumlich verdnderliche
Eingangsbedingungen hinzuzieht. Der Einfluss der Anstrémung wurde anhand
der katalytischen Verbrennung von Methan untersucht. Im Falle einer Zufuhr
von kaltem Brennstof in einen sich aufheizenden Monolithen werden die Kanéa-
le mit dem gréften Massefluss am stirksten gekiihlt, so dass hier die Ziindung
insgesamt verzogert wird. Dadurch verschlechtert sich wihrend der Ziindung die
Gesamtbilanz beziiglich des Umsatzes im Vergleich mit einem homogen durch-
stromten Monolithen. Praktische Relevanz erlangt dieses Verhalten in der Schad-
stoffreduktion bei der Abgaskatalyse [91], da ein wesentlicher Teil der Emissionen
in der Startphase freigesetzt wird. Hier soll die Simulation helfen, konstruktive
Verénderungen auf ihre Wirksamkeit zu untersuchen.

Mit DETCHEMMONOLITH gtoht erstmalig ein Computerprogramm zur Ver-
fiigung, um einen transienten Prozess des gesamten Monolithen auf Grundlage
detaillierter Modelle sowohl der Kanalstromung als auch fiir die Oberflichenreak-
tionen zu simulieren. Die angefiihrten Beispiele stellen lediglich einen Anfang in
dem breiten Spektrum moglicher Anwendungen dar. Daher stiefl die entwickelte
Software bereits auf vielfaches Interesse in Industrie und Wissenschaft. Ergebnisse
aus der Kooperation mit Eberspiacher GmbH & Co auf dem Gebiet der Abgaska-
talyse wurden auf der jahrlichen Konferenz der Society of Automotive Engineers
vorgestellt [19, 91]. Daneben kommt DETCHEMMONOLITH mjttlerweile bei der
DaimlerChrysler AG (Stuttgart), Alstom Power (Baden, Schweiz), Conoco Inc.
(Ponca City, USA) sowie am Forschungszentrum Karlsruhe zum Einsatz.

Im Wesentlichen hingen zukiinfige Simulationen mit DETCHEMMONOLITH
von der Verfiigbarkeit allgemeingiiltiger Reaktionsmechanismen und Material-
parameter ab. Die Einsatzmoglichkeit beschrinkt sich auch nicht auf einfache
Monolithreaktoren, sondern es kénnen auch Konfigurationen mit unterschiedlich
beschichteten oder gegenldufigen Kanélen beriicksichtigt werden.

Neue Konzepte zur Abgasreinigung basieren auf der lokalen Einspeicherung
von Schadstoffen oder Sauerstoff. Diese konnen durch Integration eines Speicher-
modells in das Modell des Monolithen erschlossen werden. Das heifst, neben der
Temperatur als instationdrer Variable sind die Konzentrationen der Speicherspe-
zies zu beriicksichtigen. Daraus erwachsen neue Anforderungen an die Algorith-
men, um mit beschrinkt zur Verfiigung stehenden Resourcen in akzeptabler Re-
chenzeit Ergebnisse zu erzielen. Dies erfordert auch in Zukunft eine enge Koope-
ration zwischen experimentell, theoretisch und numerisch arbeitender Forschung.



Anhang A

(Gasphasen-Reaktionsmechanismen

Im Folgenden sind die in der Arbeit verwendeten Gasphasen-Reaktionsmechanis-
men aufgefiihrt. Die Grofen A, 8 und Eja sind die Arrhenius-Parameter geméf
Gl. 2.51. Im Falle von druckabhingigen Reaktionen sind die zusédtzlichen Troe-
Parameter aus GI. 2.65 angegeben. Das Symbol = bedeutet, dass die Geschwin-
digkeit der Riickreaktion geméf GI. 2.44 berechnet wird. Die Gewichtung der
Stolpartner-Spezies ist jeweils am Fufs der Tabellen angegeben.

A.1 (C;-Mechanismus

Dieser Mechanismus von Baulch et al. [6] wurde herangezogen, um den Einfluss
von Gasphasenreaktionen auf die katalytische Oxidation bzw. Partialoxidation
von Methan abzuschétzen.

A [molms] B[] Ea [J/mo]]

O, + H O + OH 2.000 - 108 70300
Hy, + O H + OH 5.060-1072  2.67 26300
H, + OH H,O + H 1.000 - 102 1.6 13800
OH + OH H,O + O 1.500 - 103 1.14 420
H+H+M Hy + M 1.800 - 108 -1 0
O+0+M O, + M 2.900 - 10° -1 0
H+OH+M H,O + M 2.200 - 1010 -2 0
Oy, +H+ M HO,; + M 2.300-10% —0.8 0
H + HO, OH + OH 1.500 - 108 4200
H + HO, 0, + Hy 2.500 - 107 2900
H + HO, H,O + O 3.000 - 107 7200
O + HO, 0, + OH 1.800 - 107 —1700
OH + HO9 0y + Hy0 6.000 - 107 0
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A [molm,s] B[] Ea [J/mo]]
HO, + HO» Oy + Hy09 2.500 - 10° —5200
OH + OH + M Hy05 + M 3.250 - 1010 -2 0
H + Hy0, Hy + HO, 1.700 - 108 15700
H + Hy0, H,O + OH 1.000 - 107 15000
O + Hy09 OH + HO, 2.803 - 107 26800
OH + Hy0, Hy0 + HO, 5.400 - 106 4200
CO + OH CO, + H 6.000 - 10° 1.5 —3100
CO + HO, CO, + OH 1.500 - 108 98700
CO+0+M COy + M 7.100 - 10! —19000
0, + CO COy + O 2.500 - 108 200000
O + CH CO+H 4.000 - 107 0
0, + CH O + CHO 6.000 - 107 0
CO; + CH CO + CHO 3.400 - 106 2900
H,0 + CH OH + CH; 5.700 - 10° —3200
CHO + M CO+H+M 7.100 - 108 70300
H + CHO H, + CO 9.000 - 107 0
O + CHO CO + OH 3.000 - 107 0
O + CHO CO; + H 3.000 - 107 0
OH + CHO H,O + CO 1.000 - 108 0
O, + CHO CO + HOq 3.000 - 106 0
CHO + CHO CO + CH,0 3.000 - 107 0
H + CH; Hy + CH 6.000 - 106 —17500
O + CH} CO+H+H 8.400 - 106 0
O + CH; CO + H + OH 1.300 - 107 6200
02 + CH3 Hy + COq 1.200 - 107 6200
CH, + M CH; + M 1.200 - 107 0
0y + CHy CO +H + OH 3.100 - 107 0
Hy + CHy H + CHj 7.200 - 107 0
CH,0 + M H + CHO + M 5.000 - 1010 320000
H + CH,0 H, + CHO 2.300-10*  1.05 13700
O + CH,O OH + CHO 4.150-10°5  0.57 11600
OH + CH,0 H,O + CHO 3.400 - 103 1.2 —1900
HO, + CH30 H,0, + CHO 3.000 - 106 54700
CH;3 + CH,0 CH; + CHO 1.000 - 10° 25500
0y + CH,0 HO, + CHO 6.000 - 107 170700
CH; + M H+ CH; + M 1.000 - 1010 379000
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A [molm,s] B[] Ea [J/mo]]
O + CH; = H + CH,0 8.430 - 107 0
H + CH; = CHy 1.930 - 1030 -7 38000
OH + CHj — H + CH30 2.260 - 108 64800
H + CH30 — OH + CHj3 4.750 - 10 —0.13 88000
Oy + CH; —  OH + CH30 3.300 - 10° 37400
HO, + CHj3 = OH + CH30 1.800 - 107 0
HO, + CHj3 = CHy + Oy 3.600 - 106 0
CH;0 + M = H+ CH,O +M 5.000 - 107 105000
H + CH30 = Hy + CHy0 1.800 - 107 0
0O, + CH30 = HO; + CH,0 4.000 - 10* 8900
CH,0 + CH30 — CHO + CH30H 6.000 - 10° 13800
CHO + CH30H — CH,0 + CH30 6.500 - 103 57200
O + CH30 = Oy + CH3 1.100 - 107 0
O + CH;30 = OH + CH,0 1.400 - 108 0
CH,OH + M = H+ CHyO +M 5.000 - 107 105000
H + CH,0OH = H, + CH,0 3.000 - 107 0
0Oy + CH,OH = HO, + CH,0 1.000 - 107 30000
CH302 + M — Oy +CH3z + M 7.240 - 1010 111100
O, + CH; + M — CH30, + M 1.410 - 10* —4600
CH20 + CH30- —  CHO + CH30.H 1.300 - 10° 37700
CHO + CH30,H — CH0 + CH30, 2.500 - 10* 42300
CH3 + CH30, — CH30 + CH30 3.800 - 108 —5000
CH30 + CH30 —  CH;3 + CH30, 2.000 - 10* 0
HO5 + CH309 — 09 + CH30,H 4.600 - 10* —10900
Oy + CH30,H — HO3 + CH30, 3.000 - 106 163300
CH305 + CH30, — 0Oy + CH;0 + CH30H  1.800 - 10° 0
Oy + CH2,0 + CH30H — CH305 + CH30, 0.000 - 10° 0
CH305 + CH30, — 09 + CH30 + CH30 3.700 - 106 9200
Oy + CH30 + CH30  — CH30, + CH30, 0.000 - 10° 0
CHy; + H = Hy + CHj3 1.300 - 102 3 33600
CHy + O = OH + CH;3 6.923-102  1.56 35500
CH4 + OH = Hy0 + CHj3 1.600 - 10! 1.83 11600
CHy + HO» = Hy0, + CHj3 1.100 - 107 103100
CHy4 + CH; = CHjs + CHjs 1.300 - 107 39900
CH;0H = OH + CH; 9.510-10%  —4.3 404100
H + CH30H = H, + CH,0OH 4.000 - 107 25500
O + CH30H = OH + CH,OH 1.000 - 107 19600
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A [molm,s] B[] Ea [J/mo]]

OH + CH3;0H = H,0 + CH,OH 1.000 - 107 7100
HO, + CH30H —  Hy0, + CH,OH 6.200 - 108 81100
H,0, + CH,OH — HO, + CH30H 1.000 - 10" 1.7 47900
CH; + CH30H = CH; + CH,OH 9.000 - 106 41100
CH30 + CH30H — CH,OH + CH30H 2.000 - 10° 29300
CH,OH + CH30H — CH30 + CH30H 2.200 - 102 1.7 45400
CH,0 + CH30H — CH30 + CH30 1.530 - 108 333200
CH30 + CH30 — CHy0 + CH30H 3.000 - 107 0
CH;0-H = OH + CH30 4.000 - 10%° 180500
OH + CH30.H = Hy0 + CH30, 2.600 - 108 0

[M] = [Hy] + 6.5 - [Hy0] + 0.4 - [O4]
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A.2 Vereinfachter Cs;-Mechanismus

Dieser Mechanismus [60] entstand durch Reduktion aus einem gréferen Mecha-
nismus fiir die Oxidation von Kohlenwasserstoffen [70]. Er beschriankt sich auf
die zur Partialoxidation von Ethan relevanten Reaktionen.

A [molms] B[] Ea [J/mol]

0O, +H OH + O 2.000 - 108 70300
Hy + O OH + H 5.060-10"2  2.67 26300
H, + OH H,O + H 1.000 - 102 1.6 13800
OH + OH H,O + O 1.500 - 103 1.14 420
Oy +H+ M, HOy + M, 2.300-10% —0.8 0
H + HO, OH + OH 1.500 - 108 4200
H + HO, Hy + Oy 2.500 - 107 2900
H + HO, H,O + O 3.000 - 107 7200
O + HO, 0O, + OH 1.800 - 107 —1700
OH + HO, 0, + Hy0 6.000 - 107 0
HO, + HO, 0y + Hy0, 2.500 - 10° —5200
OH + OH + M, Hy05 + M, 3.250 - 1010 -2 0
H + Hy09 Hy + HO, 1.700 - 108 15700
OH + H,0, H,0 + HO, 5.400 - 108 4200
CO + OH CO,; + H 6.000 - 10° 1.5 —3100
CO + HO, COy + OH 1.500 - 108 98700
CO + 0 + M, COy + My 7.100 - 10! —19000
0, + CO COy + O 2.500 - 106 200000
CHO + M; CO +H+ M 7.100 - 108 70300
0, + CHO CO + HOq 3.000 - 106 0
CH,0 + M; H + CHO + M; 5.000 - 1010 320000
H + CH,0 H, + CHO 2.300-10*  1.05 13700
O + CH,0 OH + CHO 4.150-10°  0.57 11600
OH + CH,0 H,O + CHO 3.400 - 103 1.2 —1900
HO, + CH20 H,02 + CHO 3.000 - 106 54700
CH,O + CH3 CH; + CHO 1.000 - 10° 25500
0y + CH,0 HO, + CHO 6.000 - 107 170700
O + CH; H + CH,O 8.430 - 107 0
Troe-Reaktion: a=0; T**=1350 K ; T**=7830 K
CH4+ My CH3+ H + M, 2.400 - 106 439000
ko  1.290 - 1012 379970
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A [molm,s] B[] Ea [J/mo]]

OH + CH; — H -+ CH30 2.260 - 108 64800
H + CH30 — OH + CHj3 4.750 - 10 —0.13 88000
02+ CHj — OH + CHy0 3.300 - 10° 37400
HO,+ CHj3 = OH + CH30 1.800 - 107 0
HO,+ CHj = 0o+ CHy 3.600 - 106 0
CH;3+ CHj —  Hy+ CoHy 1.000 - 1010 134000
Troe-Reaktion: a=0.62 ; T***=73 K ; T*=1180 K ; T**=0
CH3+ CH3+ M; = GCoHg+ M, 3.610 - 107 0
ko 3.630-10% -7 11600

CH30 + M; = H+ CHy0 + M; 5.000 - 107 105000
H + CH30 = Hy+ CH,0 1.800 - 107 0
02+ CH30 = HO;+ CH,0 4.000 - 10* 8900
O + CH30 = Oy+ CH3 1.100 - 107 0
CH,+ H = Hy+ CHj 1.300 - 102 3 33600
CHy+ O = OH + CH;3 6.923-102  1.56 35500
CH,+ OH = H,O0 + CHj3 1.600 - 10" 1.83 11600
CH4+ HO, = Hy0,+ CHj 1.100 - 107 103100
Troe-Reaktion: F=1
CoHs+ M, = CoHo+ H + M, 1.900 - 104 166300
ko  1.000-10%  —7.5 190400

OH + CoH3 = Hy0 + CyH, 5.000 - 107 0
H + CoHs = Hy+ CoHo 1.200 - 107 0
02+ CoH3 = CHO + CH,0 2.300 - 106 —2340
CoHy+ M, = Hy+ CyHy+ M, 7.500 - 10M 332000
CoHy+ M, = H+ CyHz+ M; 8.500 - 10M 404000
CoHy+ H = Hy+ CoHj3 5.400 - 108 62900
CoHy+ O = CHO + CHj 2.420-10°  2.08 0
CoHy+ OH = Hy0 + CyH3 2.200 - 107 24900
Troe-Reaktion: a=0.76 ; T**=40 K ; T*=1025 K ; T**=0
CoHs+H +M; —  CyHs+ M, 3.970-10°  1.28 5400
ko 6.980 - 106 3200

Troe-Reaktion: a=0.75 ; T***=97 K ; T*=1379 K ; T**=0
CoHs+ M, — CoHy+ H + M; 8.200 - 10" 166800
ko  3.400 - 10" 139600

H + CyHj = CH3z+ CHj 3.000 - 107 0
09+ CoHs = CoHy+ HOy 1.100 - 10* —6300
CHs+ CoHj = CHg+ CoHy 1.140 - 108 0
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A [mol,m,s|

B -] Ea [J/mo]]

CoHs+ CoHs

CQH6+ H
CoHg+ O
CoHg+ OH
CoHg+ HO9
O2+ CoHg
CoHg+ CHg

CoHg+ CoHy

Hy+ CoHjs
OH + CqoHj
Hs0 + CyH;
Hy09+ CoHjp
HOy+ CoHs
CH4+ CoHg

1.400 -

1.400 -
1.000 -
7.200 -
- 107

1.700

6.000 -
1.500 - 10~13

108
103
103
10°

107

0

1.5 31100
1.5 24400
2 3600
85900

217000

6 25400

[M;]=[Hg|+6.5-[H20]+0.4-[O2]+0.4-[N2|+0.75- | CO]+1.5-|CO2 |+3-| CHy|
[Ms]=[Hz]+6.5:[Hy0]+0.4:[O2]+0.4:[N2]+0.75:[CO|+1.5:|CO2 | +0.66- | CH,4]



108 ANHANG A. GASPHASEN-REAKTIONSMECHANISMEN



Anhang B

Oberflachen-Reaktionsmechanismen

Es folgen die Reaktionsmechanismen zur Simulation heterogener Systeme. Die Pa-
rameter A, f und F, sind die Koeffizienten des erweiterten Arrhenius-Ansatzes
(Gl. 2.67). Adsoprtionsreaktionen sind meist in Form des Haftkoeffizienten Sy
angegeben (GIl. 2.69). Abhéngigkeiten der Aktivierungsenergie F von dem Be-
deckungsgrad © sind explizit angegeben. Modifikationen der Reaktionsordnung
werden durch die Grofe p angegeben. Aufgrund fehlender thermodynamischer
Daten fiir Oberflichen-Spezies sind Hin- und Riickreaktion jeweils explizit auf-
gefiihrt.
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B.1 Methanoxidation auf Platin

ANHANG B. OBERFLACHEN-REAKTIONSMECHANISMEN

Dies ist der zur Simulation der Verbrennung von Methan in Platin-beschichteten
Reaktoren genutzte Mechanismus von Deutschmann et al. [31]

A [molm;s] Ej [J/mol]
Hy, + (Pt) + (Pt) — H(Pt) + H(Pt) So= 0.046 1(Opy)) = —1
Oz + (Pt) + (Pt) — O(Pt) + O(Pt) 1.8-10!" 0 B=-05
Oz + (Pt) + (Pt) — O(Pt) + O(Pt) So= 0.023
CH; + (Pt) + (Pt) — H(Pt) + CH;3(Pt) So= 0.01 1(Opy)) = 0.3
H,O + (Pt) — HQO(Pt) So= 0.75
CO + (Pt) —  CO(Pt) So— 0.84 1(Oepyy) = 1
H(Pt) + H(Pt) —  Hy + (Pt) + (Pt) 3.7-10'7 67400  —6000 - O py)
O(Pt) + O(Pt) — 02 + (Pt) + (Pt) 3.7-10%7 213000  —60000 - O (py)
HoO(Pt) —  Hy0 + (Pt) 1.0-10% 40300
CO(Pt) - CO + (Pt) 1.0-10% 125500
CO,(Pt) —  COq + (Pt) 1.0-10% 20500
H(Pt) + O(Pt) —  (Pt) + OH(Pt) 3.7-10'7 11500
H(Pt) + OH(Pt) —  (Pt) + HyO(Pt) 3.7-10'7 17400
OH(Pt) + OH(Pt) — HyO(Pt) + O(Pt) 3.7-10'7 48200
O(Pt) + CO(Pt) - (Pt) + CO2(Pt) 3.7-107 105000
O(Pt) + C(Pt) - (Pt) + CO(Pt) 3.7-10%7 62800
(Pt) + CO(Pt) —  O(Pt) + C(Pt) 1.0-104 184000
(Pt) + CH3(Pt) —  H(Pt) + CHy(Pt) 3.7-107 20000
(Pt) + CHa(Pt) —  H(Pt) + CH(Pt) 3.7-107 20000
(Pt) + CH(Pt) —  H(Pt) + C(Pt) 3.7-10'7 20000
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B.2 Partialoxidation von Methan auf Rhodium

Dieser Oberflachen-Reaktionsmechanismus zur Oxidation von Methan auf Rho-

dium basiert auf kinetischen Untersuchungen von Deutschmann et al. [35]

A [molm;s]  Ea [J/mol]
H, + (Rh) + (Rh)  — H(Rh) + H(Rh) So= 0.01
O + (Rh) + (Rh) — O(Rh) + O(Rh) So= 0.01
CH4 + (Rh) — CH4(Rh) So= 0.008
H,O + (Rh) — HgO(Rh) So= 0.1
CO3 + (Rh) —  CO2(Rh) So=1-10"°
CO + (Rh) —  CO(Rh) So= 0.5
H(Rh) + H(Rh) — Hy + (Rh) + (Rh) 3.0-10'7 77800
O(Rh) + O(Rh) — 02 + (Rh) + (Rh) 1.3-10'8 355200 —280000 - O (gn)
HyO(Rh) —  Hy0 + (Rh) 3.0-1013 45000
CO(Rh) — CO + (Rh) 3.5-1013 133400  —15000 - ©co(rn)
CO3(Rh) — CO2 + (Rh) 1.0-10'3 21700
CH,4(Rh) — CHyg + (Rh) 1.0- 103 25100
H(Rh) + O(Rh) — (Rh) + OH(Rh) 5.0-10% 83700
(Rh) + OH(Rh) — H(Rh) + O(Rh) 3.0-10% 37700
H(Rh) + OH(Rh) — (Rh) + HyO(Rh) 3.0-10'6 33500
(Rh) + HyO(Rh) — H(Rh) + OH(Rh) 5.0-10'8 106400
OH(Rh) + OH(Rh) — H30(Rh) + O(Rh) 3.0- 107 100800
HoO(Rh) + O(Rh)  — OH(Rh) + OH(Rh) 3.0-10%7 224200
C(Rh) + O(Rh) — (Rh) + CO(Rhb) 3.0-10'8 97900
(Rh) + CO(Rh) — C(Rh) + O(Rh) 2.5-10%7 169000
CO(Rh) + O(Rh) — (Rh) + CO2(Rh) 1.4-1016 121600
(Rh) + CO2(Rh) —  CO(Rh) + O(Rh) 3.0-10%7 115300
(Rh) + CH4(Rh) — H(Rh) + CH3(Rh) 3.7-10"7 61000
H(Rh) + CH3(Rh) — (Rh) + CH4(Rh) 3.7-107 51000
(Rh) + CH3(Rh) — H(Rh) + CHz(Rh) 3.7-10%° 103000
H(Rh) + CHy(Rh)  — (Rh) + CH3(Rh) 3.7-10%7 44000
(Rh) + CHz(Rh) — H(Rh) + CH(Rh) 3.7-10%° 100000
H(Rh) + CH(Rh) — (Rh) + CHz(Rh) 3.7-1017 68000
(Rh) + CH(Rh) — H(Rh) + C(Rh) 3.7- 1017 21000
H(Rh) + C(Rh) — (Rh) + CH(Rh) 3.7-10%7 172800
CH4(Rh) + O(Rh) — OH(Rh) + CH3(Rh) 1.7 - 10% 80340
OH(Rh) + CH3(Rh) — CH4(Rh) + O(Rh) 3.7-10%7 24270
CH3(Rh) + O(Rh)  — OH(Rh) + CHz(Rh) 3.7-10%0 120310
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A [molm,s| Ej [J/mol]

OH(Rh) + CHy(Rh) — CH;3(Rh) + O(Rh) 3.7-10'7 15060
CHy(Rh) + O(Rh)  — OH(Rh) + CH(Rh) 3.7-10% 158390
OH(Rh) + CH(Rh) — CHy(Rh) + O(Rh) 3.7-10%7 36820
CH(Rh) + O(Rh) — OH(Rh) + C(Rh) 3.7-107 30130
OH(Rh) + C(Rh) — CH(Rh) + O(Rh) 3.7-107 145470
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B.3 Ethanoxidation auf Platin

Der Mechanismus zur Ethanoxidation auf Platin wurde von Zerkle et al. etwickelt
[93].

A [molm;s] Ej [J/mol]

H + (Pt) —  H(Pt) So=1
Hy + 2 (Pt) —  H(Pt) + H(Pt) So= 0.046 1(Opy) = —1
Hy + C(Pt) —  CHy(Pt) So=0.04 €(O¢(py)) = —4600 J/mol
O + (Pt) - O(Pt) Sp=1
02 + 2 (Pt) —  O(Pt) + O(Pt) 1.891 - 10 0 B=-05
OH + (Pt) —  OH(Pt) So= 1
HO + (Pt) — HQO(Pt) So=0.75
CO + (Pt) —  CO(Pt) Sp= 0.84
CO2 + (Pt) - CO4(Pt) So= 0.005
CHjs + (Pt) — CHg(Pt) So=1
CHy + C(Pt) — CQH4(P’C)* Sog=T7- 1079 €(®C(Pt)) = —47500 J/mol
CH, + 2 (Pt) — H(Pt) + CH;3(Pt) So= 0.0009
CH4 + (Pt) — CHj3(Pt) + OH(Pt) 5.000 - 10° 42000 +8000 - O py)
+ O(Pt) B=0.7

CHy + (Pt) — CH3(Pt) + HQO(Pt) So=1

+ OH(Pt)
CyH,y + (Pt) — CQHQ(Pt) So= 0.05
CoHy + (Pt) — C2H4(Pt) So= 0.015
CoHs + (Pt) — C2H5(Pt) So=1
CoHg + 2 (Pt) — C2H6(Pt)2 So=— 0.015
H(Pt) — H+ (Pt) 6.000 - 10" 254400 —5000 - Oppy)
H(Pt) + H(Pt) — Hp + 2 (Pt) 3.700-10'7 67400 —10000 - Og(py)
CH,(Pt) — Hp + C(Pt) 7.690 - 10" 25100 —50000 - O¢py)
O(Pt) — 0O + (Pt) 1.000 - 10'3 358800 —94140 - O (py)
O(Pt) + O(Pt) — 09 + 2 (Pt) 3.700 - 1017 227400 —188280 - Op(py)
OH(Pt) —  OH + (Pt) 5.000 - 10" 251100 —167360 - O (py)
HoO(Pt) —  Hy0 + (Pt) 4.500 - 10*2 41800
CO(Pt) —  CO + (Pt) 2.500 - 10*% 146000 —33000 - Oco(py)
COy(Pt) — €Oy + (Pt) 1.000 - 1012 27070
CH;(Pt) — CH; + (Pt) 1.000 - 10* 163000
H(Pt) + CH;3(Pt) — CHy + 2 (Pt) 1.500-10'® 50000 —2800 - Og(py,)
CH3(Pt) + HoO(Pt) — CHy + (Pt) 2.500 - 106 23000

+ OH(PY)
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A [molm,s| Ej [J/mol]
CH3(Pt) + OH(Pt) — CHy + (Pt) 3.700 - 10* 85900
+ O(Pt)

CyH,(Pt) —  CqoHy + (Pt) 1.000 - 1012 58600

CoHy(Pt) —  CoHy + (Pt) 1.000 - 10t 50200

CoHy(Pt)* —  CHy + C(Pt) 1.000 - 10'° 25500 —47500 - O¢(py)
CoHjs(Pt) —  CoHj + (Pt) 1.000 - 10** 172970

CyHg(Pt)? —  CoHg + 2 (Pt) 1.000 - 10'3 20900

H(Pt) + O(Pt) - (Pt) + OH(Pt) 1.280 - 1017 11200

(Pt) + OH(Pt) —  H(Pt) + O(Pt) 7.390-10'° 77300 —73220 - Og(py)
H(Pt) + OH(Pt) - (Pt) + HaO(Pt) 2.040 - 1017 66220

(Pt) + HaO(Pt) —  H(Pt) + OH(Pt) 1.150 - 10'> 101400 —167360 - O (py)
OH(Pt) + OH(Pt) — O(Pt) + HyO(Pt) 7.400 - 1016 74000

O(Pt) + Ha0O(Pt) —  OH(Pt) + OH(Pt) 1.000-10'® 43100 —240580 - O py)
C(Pt) + O(Pt) —  (Pt) + CO(Pt) 3.700 - 10%° 0

(Pt) + CO(Pt) —  C(Pt) + O(Pt) 3.700 - 10" 236500 —33000 - Ocopy)
O(Pt) + CO(Pt) = (Pt) + CO2(Pt) 3.700 - 10" 117600 —33000 - Ocopy)
(Pt) + COo(Pt) —  O(Pt) + CO(Pt) 3.700 - 10" 173300 —94140 - O (py)
OH(Pt) + CO(Pt)  — H(Pt) + COy(Pt) 2.000 - 10" 38700 —30000 - Ocopy)
H(Pt) + CO2(Pt) —  OH(Pt) + CO(Pt) 2.000 - 105 28300

(Pt) + CH3(Pt) —  H(Pt) + CHy(Pt) 1.262 - 10'% 70300

H(Pt) + CHy(Pt) —  (Pt) + CH;3(Pt) 3.090 - 10'® 0 —2800 - Og(py)
(Pt) + CHy(Pt) — H(Pt) + CH(Pt) 7.314-10' 58900 450000 - Ocpy)
H(Pt) + CH(Pt) —  (Pt) + CHy(Pt) 3.090 - 10'® 0 —2800 - On(py)
(Pt) + CH(Pt) —  H(Pt) + C(Pt) 3.090 - 10'® 0 —2800 - On(py)
H(Pt) + C(Pt) —  (Pt) + CH(Pt) 1.248 - 10'% 138000

CoHg(Pt)2 + O(Pt) — (Pt) + CoHs(Pt) 3.700 - 1017 25100

+ OH(Pt)
(Pt) + CoHs(Pt) —  CoHg(Pt)?2 + O(Pt)  1.350-10%2 77400
+ OH(Pt)

CyHy(Pt) —  CyHy(Pt)* 1.000 - 10'3 83300

CoHy(Pt)* —  CyHy(Pt) 1.000 - 10'3 75300

H(Pt) + CoH5(Pt)  — CoHg(Pt)? 3.700 - 1017 41800

CoHg(Pt)? —  H(Pt) + CoH5(Pt) 7.000 - 1012 57700

CH;3(Pt) + CH3(Pt) — CqoHg(Pt)?2 1.000 - 10'7 14500

CyHg(Pt)?2 — CHj3(Pt) + CH3(Pt)  1.000-10% 89000

(Pt) + CoHs(Pt) —  H(Pt) + CoHy(Pt)*  1.000-10'® 54400

H(Pt) + CoHy(Pt)* — (Pt) + CoHs(Pt) 1.000 - 10'" 29300

(Pt) + CoHy(Pt)* —  H(Pt) + CoH;3(Pt) 2.000 - 10'® 99100

H(Pt) + CoH3(Pt)  — (Pt) + CoHy(Pt)* 3.700 - 10*" 75300
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A [molm,s| Ej [J/mol]
(Pt) + CoH4(Pt)* — H(Pt) + CoH3(Pt)*  3.700-10'7 128500
H(Pt) + CoH3(Pt)* — (Pt) + CoHy(Pt)* 3.700 -10'7 57300
(Pt) + CoHy(Pt) —  H(Pt) + CoH3(Pt)*  3.700-10'7 112700
H(Pt) + CoH3(Pt)* — (Pt) + CoHy(Pt) 3.700 - 10*" 33500
(Pt) + CoH3(Pt)* —  H(Pt) + CoHa(Pt)*  3.700-10Y7 121300
H(Pt) + CoHyo(Pt)* — (Pt) + CoHz(Pt)* 3.700 - 10*" 51700
(Pt) + CoH3(Pt) —  CH;3(Pt) + C(Pt) 3.700 - 10'7 46900 +50000 - O¢py)
CH;3(Pt) + C(Pt) —  (Pt) + CoHj3(Pt) 3.700 - 1017 46000
CoHy(Pt) —  CoHy(Pt)* 1.000 - 10 61500
CoHa(Pt)* - CoHy(Pt) 1.000 - 103 4200
CoH;3(Pt) —  CyH3(Pt)* 1.000 - 10* 176000
CoH3(Pt)* —  CoHj3(Pt) 1.000 - 1013 128600
(Pt) + CoHa(Pt) —  H(Pt) + CoH(Pt) 3.700 - 10'7 133500
H(Pt) + CoH(Pt) —  (Pt) + CoHy(Pt) 3.700 - 107 66900
(Pt) + CoH(Pt) —  CH(Pt) + C(Pt) 3.700 - 10*7 125100
CH(Pt) + C(Pt) —  (Pt) + CoH(Pt) 3.700 - 10*7 121300
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B.4 Platin/Rhodium-Mechanismus fiir einen 3-Wege-

Katalysator

Bei Verwendung dieses von Chatterjee [22] entwickelten Oberflichen-Reaktions-

mechanismus konnen Oszillationen auftreten.

A [mol,m,s] Ex [kJ/mol]
Platin- Adsorptionsreaktionen
0, + (Pt) + (Pt) - O(Pt) + O(Pt) So= 0.07
CsHg + (Pt) + (Pt) — C3H6(Pt) So= 0.98
CsHg + (Pt) —  C3Hg(Pt) So=6.8-10"*
H,O + (Pt) — HzO(Pt) So= 0.75
COs + (Pt) — COZ(Pt) So= 0.005
CO + (Pt) -  CO(PY) So= 0.84
Platin-Desorptionsreaktionen
O(Pt) + O(Pt) — 02 + (Pt) + (Pt) 3.70- 10 213.0 —93.3- Oo(py)
CsHg(Pt) - CzHg + (Pt) + (Pt) 1.00-10'® 72.7
C3H8(Pt) — C3Hg + ( t) 1.00- 1013 44.0
H,0(Pt) —  Hy0 + (Pt) 1.00-10'3 40.3
CO(Pt) —  CO + (Pt) 1.00-10'® 1364 —44.0- Ocopr)
CO,(Pt) =  COy + (Pt) 1.00- 103 27.1
Reaktionen auf der Platin-Oberfliche
C3Hg(Pt) + (Pt) —  C3H(Pt) + H(Pt) 3.70 - 1017 75.4
C3H7(Pt) + H(Pt) —  C3Hs(Pt) + (Pt) 3.70 - 1017 48.8
C3H;(Pt) + 2 (Pt) —  CHz(Pt) + 2 CHy(Pt)  3.70-10'7 Oy,  20.5
CsHg(Pt) —  C3Hs(Pt) + H(Pt) 1.00- 103 75.4
CsHs(Pt) + H(Pt) —  C3Hg(Pt) 3.70 - 107 48.8
C3H;5(Pt) + (Pt) —  CoH3(Pt) + CH,(Pt) 3.70 - 1017 108.2
CoH3(Pt) + CHy(Pt) — CsHs(Pt) + (Pt) 3.70-10%7 6.5
CoH3(Pt) + (Pt) — CHs(Pt) + C(Pt) 3.70-10%7 46.0
CH3(Pt) + C(Pt) —  CoH3(Pt) + (Pt) 3.70-10%7 46.9
CH;(Pt) + O(Pt) —  CH,(Pt) + OH(Pt) 3.70-10'7 27.2
CH,(Pt) + OH(Pt) — CH;(Pt) + O(Pt) 3.70 - 107 25.1
CH,(Pt) + O(Pt) — CH(Pt) + OH(Pt) 3.70-10'7 25.1
CH(Pt) + OH(Pt) — CHy(Pt) + O(Pt) 3.70- 10'7 34.3
CH(Pt) + O(Pt) — C(Pt) + OH(Pt) 3.70 - 10'7 25.1
C(Pt) + OH(Pt) —  CH(Pt) + O(Pt) 3.70 - 1017 231.4
CH3(Pt) + OH(Pt)  — CHy(Pt) + HyO(Pt) 3.70-10'7 60.7
CH,(Pt) + H,O(Pt) — CHs3(Pt) + OH(Pt) 3.70 - 1017 25.1
CHg(Pt) + OH(Pt) — CH(Pt) + HyO(Pt) 3.70-10%7 49.4
CH(Pt) + H,O(Pt) — CHy(Pt) + OH(Pt) 3.70 - 1017 25.1
CH(Pt) + OH(Pt) —  C(Pt) + HyO(Pt) 3.70- 107 25.1
C(Pt) + H,O(Pt) —  CH(Pt) + OH(Pt) 3.70 - 10'7 197.9
O(Pt) + H(Pt) —  OH(Pt) + (Pt) 3.70- 107 11.5
OH(Pt) + (Pt) —  O(Pt) + H(Pt) 5.77- 108 74.9
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A [mol,m,s] Ey [kJ/mol]
H(Pt) + OH(Pt) —  HyO(Pt) + (Pt) 3.70- 107 17.4
H,O(Pt) + (Pt) —  H(Pt) + OH(Pt) 3.66 - 1017 73.6
OH(Pt) + OH(Pt) —  HO(Pt) + O(Pt) 3.70- 107 48.2
H,O(Pt) + O(Pt) — OH(Pt) + OH(Pt) 2.35-10'¢ 41.0
O(Pt) + CO(Pt) —  CO»(Pt) + (Pt) 3.70 - 1016 108.0 —44.0- Oco(py)
CO,(Pt) + (Pt) — O(Pt) + CO(Pt) 3.70 - 1017 173.3  +125.1- Og(py)
O(Pt) + C(Pt) —  CO(Pt) + (Pt) 3.70-10'7 0.0
CO(Pt) + (Pt) - O(Pt) + C(Pt) 3.70 - 10'7 236.9 +125.1- Og(py)
NO-Reduktion auf Platin
NO + (Pt) —  NO(Pt) So= 0.85
NO(Pt) — NO + (Pt) 1.00 - 106 90.0
N(Pt) + N(Pt) = Ny + (Pt) + (Pt) 3.70 - 1017 113.9
NO(Pt) + (Pt) —  O(Pt) + N(Pt) 1.00 - 107 62.8
O(Pt) + N(Pt) —  NO(Pt) + (Pt) 3.70 - 10%7 123.0 —60.0- Og(py)
Rhodium-Adsorptionsreaktionen
02 + (Rh) + (Rh) —  O(Rh) + O(Rh) So= 0.01
CO + (Rh) — CO(Rh) So= 0.5
NO + (Rh) —  NO(Rh) So= 0.5
Rhodium-Desorptionsreaktionen
O(Rh) + O(Rh) — 03 + (Rh) + (Rh) 3.00- 107 293.3
NO(Rh) —  NO + (Rh) 5.00 - 1013 108.9
N(Rh) + N(Rh) — N + (Rh) + (Rh) 1.11-10% 136.9 —66.8 - On(rn)
O(Rh) + CO(Rh) —  CO2 + (Rh) + (Rh) 3.70 - 1016 59.9
NO-Reduktion auf Rhodium
NO(Rh) + (Rh) —  O(Rh) + N(Rh) 2.22-10'8 79.5
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Anhang C

Symbolverzeichnis

Fiir spezifische und molare Gréfen werden teilweise kontextabhéngig identische
Formelzeichen verwendet. Die Mafeinheit bezieht sich dann jeweils auf kg oder

mol, was in folgender Tabelle durch die Einheit M ausgedriickt wird.

Symbol Beschreibung Einheit

A praexponentieller Faktor (mol,m,s)
A Flacheninhalt m?

C Wirmekapazitit JK!

c Troe-Konstante 1

Ci Konzentration mol m—3
Cp spezifische Wirmekapazitit bei konst. Druck JM K
cy spezifische Wirmekapazitit bei konst. Volumen JM-tK™!
D;; binérer Diffusionskoeffizient m? s7!

D, effektiver Diffusionskoeffizient m? s!

d Troe-Konstante 1

E, Aktivierungsenergie J mol~!

F Freie Energie J

F Modulationsfunktion fiir druckabhingige Reaktionen 1

Fatjgeo  Verhéltnis katalytischer zu geometrischer Oberflache 1

Flont Troe-Modulationsterm 1

f Anzahl der Freiheitsgrade 1

G Freie Enthalpie J

gi spezifische Freie Enthalpie JM-!

9i Vektor der Fallbeschleunigung m s 2

H Enthalpie J

H, Enthalpiefluss J st

hi spezifische Enthalpie JM!

Jsi Diffusionsstrom kgm?s!
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Symbol Beschreibung Einheit
K. Gleichgewichtskonstante (Konzentrationen) mol® m™3%
K, Gleichgewichtskonstante (Druck) 1
kgn Boltzmann-Konstante kg =1,380658-10"2 JK!
ko Niederdruck-Grenzgeschwindigkeitskonstante (mol,m,s)
koo Hochdruck-Grenzgeschwindigkeitskonstante (mol,m,s)
ke Geschwindigkeitskonstante der Hinreaktion (mol,m,s)
ky Geschwindigkeitskonstante der Riickreaktion (mol,m,s)
kw Wirmeiibergangskoeffizient W m=2 K1
M mittlere molare Masse kg mol !
M; molare Masse kg mol~!
M;; reduzierte molare Masse 1
m; Massenfluss kg st
M, Spezies-Massenfluss kg s !

Na Avogadro-Konstante Ny = 6,0221367- 102 mol™!

n Troe-Konstante 1

n; Normalen-Vektor 1

P;; Schub-Spannungs-Tensor Pa

P Druck Pa

Di Impulsfluss kg m s~2
Dr reduzierter Druck 1

o axialer Druckgradient Pa m!

Q Wirme J

qm Warmequellterm W m™3

g Wirmestromdichte W m~2

R allgemeine Gaskonstante R=28,3145 Jmol ! K!
r radiale Koordinate m

S Entropie JK!

S; Haftkoeffizient 1

s spezifische Entropie JM-tK!
3 Oberflichen-Reaktionsgeschwindigkeit mol m~? s~}
T Temperatur K

T reduzierte Temperatur 1

T Troe-Parameter K

T Troe-Parameter K

T Troe-Parameter K

Tw Wandtemperatur K

t Zeit s

U axiale Geschwindigkeitskomponente m s}

] Dichte der inneren Energie JM-!

V Volumen m?3

v radiale Geschwindigkeitskomponente ms !
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Symbol Beschreibung Einheit
V4 Geschwindigkeitsvektor ms !
Vst Stefan-Geschwindigkeit ms!
X; Molenbruch 1

T; Ortsvektor m

Y; Massenbruch 1

Lot Relaxationsstofizahl fiir die Rotation 1

z axiale Koordinate m

R Menge der Reaktionen -

Rg Menge der Gasphasen-Reaktionen -

Rs Menge der Oberflichen-Reaktionen -

G] Menge der Spezies -

S, Menge der Gasphasen-Spezies -

Gu Menge der Stofspartner-Spezies -

GH Menge der Oberflichen-Spezies -

o Polarisierbarkeit m3

o} Troe-Parameter 1

oM Stolseffizienz 1

a, Relaxationslénge fiir Druckgleichung m

Qv Relaxationsparameter fiir Oberflichenbedeckungen 1

B Temperaturexponent 1

T, Oberflichenplatzdichte mol m~2
Ys Washcoat-Effektivitatsfaktor 1

€ Potenzialtiefe (Lennard-Jones-Potential) J

€0 Permeabilititskonstante g0 = 8,854187816-10712 AsV !m!
Eij reduzierte Potenzialtiefe 1

€ Emissivitét 1

€ik bedeckungsabhingige Aktivierungsenergie J mol~!
n laminarer Viskositétskoeffizient kg m~' s7!
0; Bedeckungsgrad 1

A Wirmeleitfihigkeitskoeffizient Wm'!K!
7 Dipolmoment Cm

ik Anderung der Reaktionsordnung 1

v; stochiometrischer Koeffizient 1

;! stochiometrischer Koeffizient (Edukte) 1

vl stochiometrischer Koeffizient (Produkte) 1

£ Korrekturfaktor 1

P Dichte kg m™3
o Molekiildurchmesser (Lennard-Jones-Potenzial) m

o Kanaldichte m 2
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Symbol Beschreibung Einheit
0; Anzahl okkupierter Oberflichenplitze 1
Oij reduzierter Molekiildurchmesser 1
os Stefan-Boltzmann-Konstante 05 =5,67-107® Wm—2 K™
T Dimensionszahl 1
Tij Reibungstensor Pa
Oy Wirmefluss W m 2
10) azimutale Koordinate 1
Q Volumenelement -
QWs)* reduziertes StoRintegral 1
Wi Gasphasen-Reaktionsgeschwindigkeit mol m 3 s}
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