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Zusammenfassung

Bei der Produktion von Salpetersdure entstehen klima- und umweltschidliche
Gase. Es handelt sich hierbei hauptsichlich um das starke Treibhausgas Di-
stickstoffmonoxid (N2O). Des Weiteren werden auch Stickstoffmonoxid (NO)
und Stickstoffdioxid (NO2) emittiert. Die ThyssenKrupp Industrial Solutions
AG hat zur Abgasnachbehandlung von Salpetersdureanlagen eine sogenannte
“End-of-pipe-Technologie“, das EnviNOx®-Verfahren entwickelt. Detaillierte
Kenntnisse beziiglich verfahrenstechnischer Einfliisse werden benétigt um die
Abgasminderungsmafinahme wirtschaftlich und technisch zu optimieren.

Ziel der Arbeit ist die Untersuchung der sogenannten Variante 1 des Verfah-
rens. Unter relevanten Prozessbedingungen werden die am eingesetzten Kataly-
sator ablaufenden Reaktionen experimentell untersucht und ein reaktionstech-
nisches Modell zur Beschreibung dieser entwickelt. Folgende Reaktionen werden
beziiglich des Einflusses der Konzentrationen der Edukte, der Produkte und im
Reaktionsstrom anwesenden Komponenten systematisch als Funktion der Tem-

peratur untersucht:

e NO-Oxidation,
e NHj;-Oxidation,
e Reduktion von NOy mit NH3 und

e Reduktion von NoO mit NHs.

Die experimentellen Daten zeigen teils erstmalige und bereits bekannte Ein-
fliissse der unterschiedlichen Gaskomponenten auf die Reaktionsgeschwindigkei-
ten. Basierend auf den Experimenten werden Reaktionsgeschwindigkeitsansétze
zur Beschreibung der einzelnen Reaktionen entwickelt. Mittels Anpassung der
reaktionstechnischen Parameter an die experimentelle Datenmatrix in dem ent-
wickelten Modell kénnen die beobachteten Effekte abgebildet werden. Zusétz-
lich zu Einfliissen der Reaktionskomponenten kénnen mit dem mathematischen
Modell auch Stofftransportphéanomene beschrieben werden. Dies ermdoglicht in
Kombination mit den Ergebnissen von Perbandt die Auslegung eines industri-
ellen EnviNOx®-Verfahrens der Variante 1.
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1 Einleitung

In der Zeit des Wirtschaftswunders geriet der Natur- und Umweltschutzgedanke
in Vergessenheit. Wahrend der Zeit der “Industriellen Revolution* wurden das
Rauchen der Schlote und die Verfiarbungen der Fliisse als Ausdruck einer ge-
sunden Wirtschaft angesehen. 1911 gehorten Erklarungen wie des Oberbiirger-
meisters von Elberfeld (Wupperverband, 2013) zum Alltag:

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

dann ist tiberhaupt nichts mehr los.

Das Umweltbewusstsein der Menschheit hat sich seitdem jedoch stark verdndert.
Im 19. Jahrhundert gab es nur einzelne Umweltgesetze in Deutschland. Heu-
te sind insgesamt 259 Rechtsvorschriften hierzu in Kraft (BMU, 2013). Das
Jahr 2013 wurde von der Européischen Union (EU) zum Jahr der Luft erklért
(BMBF, 2013). Hierbei werden in Kooperation mit der Weltgesundheitsorga-
nisation (WHO) die Bedeutung von sauberer Luft hervorgehoben und neueste

Erkenntnisse zu Gesundheitsfolgen von Luftverschmutzung gepriift.

Zum FErhalt der Luftgiite/Atmosphére gibt es seit den letzten drei Jahrzehn-
ten stete politische Bemiithungen. Bei der Produktion von Salpetersidure (HNOs3)
entstehen klima- und umweltschédliche Gase. Es handelt sich hierbei hauptséchlich
um das starke Treibhausgas Distickstoffmonoxid (N2O). Des Weiteren werden
auch Stickstoffmonoxid (NO) und Stickstoffdioxid (NO2), welche in Summe als
NOy-Stickoxide bekannt sind, emittiert.

Die Mafinahmen zur Verminderung der NO- und N2O-Emissionen sind, wie die
Grenzwerte, abhéngig vom jeweiligen Emittenten. Die Emissionsh6chstmengen
fiir Industrieanlagen sind national festgelegt, fiir die Bundesrepublik beispiels-

weise in der Ersten Allgemeinen Verwaltungsvorschrift zum Bundes-Immissions-



2 1 Einleitung

schutzgesetz (BImSchV) der Technischen Anleitung zur Reinhaltung der Luft
(TA Luft) (BMU, 2002). Ihr Anwendungsbereich wird wie folgt beschrieben:

Diese gilt dem Schutz der Allgemeinheit und der Nachbarschaft
vor schiadlichen Umwelteinwirkungen durch Luftverunreinigungen und
der Vorsorge gegen schddliche Umwelteinwirkungen durch Luftver-
unreinigungen, um ein hohes Schutzniveau fir die Umwelt insgesamt

zu erreichen.

In Abschnitt 5.4.4.1m.1 der TA Luft wird auf Anlagen zur Herstellung von Sal-
petersidure eingegangen. Die NOx- und N2O-Austrittskonzentrationen diirfen
0,20 -£5 angegeben als Stickstoffdioxid und 0,80 -&; nicht iiberschreiten. Zur Ein-
haltung der Abgaskonzentrationen hat die ThyssenKrupp Uhde GmbH (heute
aufgegangen in der ThyssenKrupp Industrial Solutions AG) fiir die Abgasnach-
behandlung von Salpetersdureanlagen das EnviNOx®-Verfahren (Groves et al.,
2006) entwickelt. Bei diesem werden an einem Katalysator die Stickoxide NO
und NO> selektiv reduziert und NoO zersetzt oder ebenfalls reduziert. Zusétz-
lich zur gesetzlich vorgeschriebenen Minderung der NOy- und N2 O-Emissionen
ermoglicht die Reduktion der NoO-Emissionen den Anlagenbetreibern die Teil-
nahme am Emissionshandel (Kyoto Protokoll, 1997).



2 Motivation

Zur wirtschaftlichen und technischen Optimierung von Abgasminderungsmafl-
nahmen und zur Einhaltung von gesetzlichen Emissionsgrenzwerten sind Be-
treiber von Chemieanlagen an detaillierten Kenntnissen ihres Verfahrens in-
teressiert. Hierbei handelt es sich um ablaufende Reaktionsmechanismen, die
Bestandigkeit des Katalysators, die Stromungsverhéltnisse, den Druckverlust,
etc. und damit um die wesentlichen verfahrenstechnischen Einfliisse bei der he-

terogen-katalysierten Reaktion.

Bei dem in dieser Arbeit betrachteten Prozess handelt es sich um ein zwei-
stufiges Verfahren zur N2O- und NOx-Minderung, die sogenannte Variante 1
des EnviNOx®-Verfahrens. Im ersten Schritt wird hier N>O an einem Eisen-
Zeolith-Katalysator in Anwesenheit der NOy-Stickoxide zersetzt. Im Anschluss
werden dann die NOx-Stickoxide mit Ammoniak (NHjs) wiederum an einem Ei-
sen-Zeolith-Katalysator reduziert. Dabei erfolgt parallel eine weitere Minderung
des NoO-Gehaltes durch Zersetzung und partielle Reduktion. Das Verfahren ist
schematisch in Abbildung 2.1 dargestellt.

Erste Untersuchungen zur Bestimmung einer intrinsischen Reaktionskinetik fiir
die N2O-Zersetzung in Anwesenheit von NOy, zur Katalysatoralterung und zum
Einfluss der KatalysatorpartikelgroBe fiihrte Perbandt (Perbandt, 2011) in sei-
ner Arbeit durch. Die Reduktion von NOyx mit NHs an Eisen-Zeolith-Kataly-
satoren wurde fiir Abgase von Kraftfahrzeugen von mehreren Forschergruppen
untersucht. Detaillierte Untersuchungen zur Reduktion von NOx und N2oO im

Abgas von Salpetersdureanlagen sind jedoch nur vereinzelt bekannt.

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

tionen von NO, NO2 und N2O mit NHs, unter relevanten Prozessbedingungen
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Abbildung 2.1: Schematische Darstellung der Variante 1 des EnviNOx®-Verfah-
rens (vgl. (ThyssenKrupp Industrial Solutions AG, 2013)).

zu untersuchen und zur Beschreibung dieser ein reaktionstechnisches Modell
zu entwickeln. In der DeN,O®-Stufe 15uft zusitzlich zur N2 O-Zersetzung die
gleichgewichtslimitierte Oxidation von NO zu NOz ab. Durch Zugabe von NHj3
lauft neben der selektiven katalytischen Reduktion (SCR, engl.: Selective Cata-
lytic Reduction) der NOy-Stickoxide (NOx-SCR) auch die Oxidation von Am-
moniak mit Sauerstoff ab. Des Weiteren kann bei nicht vollstdndiger Zersetzung
von N2O in der DeNoO®-Stufe ebenfalls die Reduktion von diesem mit NHg
(N2O-SCR) stattfinden.

Somit ist es Aufgabe der vorliegenden Arbeit, Untersuchungen zur
e NO-Oxidation,
e NH;-Oxidation,
e Reduktion von NO4 mit NHs und

e Reduktion von NoO mit NHs durchzufiihren.

Hierfiir wird fiir jede einzelne Reaktion der Einfluss der Konzentration der Eduk-
te, der Produkte und von Sauerstoff und Wasserdampf als Funktion der Tempe-

ratur systematisch untersucht. Die Bedingungen bei der Abgasnachbehandlung



von Salpetersdureanlagen konnen als stationdr angenommen werden. Zur Be-
schreibung der kinetischen Vorgénge werden fiir typische Abgasbedingungen Re-
aktionsgeschwindigkeitsansitze entwickelt und die kinetischen Parameter durch
Anpassung an die Messdaten mithilfe eines mathematischen Modells ermittelt.
Das resultierende Modell soll zukiinftig zur Beschreibung der Reaktionen im
industriellen Mafistab und somit zur Auslegung entsprechender technischer Re-

aktoren angewandt werden.






3 Hintergrund

Salpetersdure zahlt zu den zehn wichtigsten industriell dargestellten Chemika-
lien. Die weltweite Produktion betréigt rund 60 ™t (Clariant SE, 2012). Zum
grofiten Teil dient Salpetersdure als Grundstoff zur Herstellung von Ammoni-
umnitrat (NH4NOg3), das als Diingemittel eingesetzt wird. Dieses wird durch
Neutralisation von HNO3s mit Ammoniak hergestellt (Thiemann et al., 2001).
Des Weiteren wird Salpetersdure zur Herstellung von Spreng- und Raketen-
treibstoff, als Grundstoff zur Herstellung von Medikamenten und Farbstoffen,
als Laborreagenz und zum Reinigen/Atzen von Edelmetallen/Metallen verwen-
det.

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

tersdure und die Moglichkeiten zur Abgasnachbehandlung beschrieben.

3.1 Salpetersaure

Industriell wird Salpetersiure nach dem Ostwaldverfahren hergestellt (Ostwald,
1902). Der Prozess verlduft iiber drei Teilschritte und benétigt als Ausgangs-
stoffe Ammoniak, Luft und Wasser (H20). Im ersten Schritt, der heterogen-
katalytischen Verbrennung von Ammoniakgas, werden NHs und Luft (N2, O2)
bei Temperaturen von 800 bis 900 °C iiber eine Packung von Platin-Rhodium-

Netzen geleitet.
4 NHsz +5 Oz -4 NO + 6 H20 (3.1)

Abhéngig von Temperatur, Prozessdruck, Kontaktzeit des Gases mit dem ka-
talytischen Material und Qualitdt des eingesetzten Katalysators kénnen un-

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

4 NH3 +4 Oy — 2 N>O +6 H-O (3.3)

Diese unerwiinschten Reaktionen werden durch das Einstellen einer optimalen
Netztemperatur (~ 800 bis 950 °C), niedrigen Druck und regelméBigem Aus-
tausch des Katalysator-Netzes zuriickgedriingt. Beim Abkiihlen des Prozessga-
ses wird das erzeugte NO mit Luftsauerstoff zu NO2 oxidiert, welches anschlie-
Bend zu Distickstofftetraoxid (N2O4) dimerisiert.

2 NO + 05 = 2 NOy (3.4)
2 N02 = N204 (35)

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

tersdure umgesetzt.
2 N2Oy4 +2 HO 4+ Oz — 4 HNO3 (36)

Durch unvollstédndige Umsetzung von NOyx zu HNOj3; und die unerwiinschte
Oxidation von NH3 nach Gleichung (3.3) befinden sich im Restgas abhéngig von
den Prozessbedingungen noch Restmengen an NOx und N2O. Im Anhang geben
Tabellen (A.1, Tabelle A.2, A.3) einen Uberblick iiber typische Konzentrationen
des Salpetersidureabgases und betriebsbedingte Abhéngigkeiten (Betriebsdruck,

Anlagenbetriebsweise) der N2O- und NOy-Emissionen.

NO,

Die Stickoxide NO und NO3 haben verschiedene negative Auswirkungen, sowohl
auf die Gesundheit des Menschen als auch auf die Umwelt. Bei vielen Verbren-
nungsprozessen wird iiberwiegend NO emittiert. Dieses reagiert mit Luft-Sau-
erstoff weiter zu NOz. Bei Stickstoffdioxid handelt es sich um ein Reizgas fiir
Lebewesen. NO» greift die Schleimhiiute der Atmungsorgane an und begiinstigt
somit Atemwegserkrankungen (Uwe und Lambrecht, 2008). Neben Schwefeldi-

oxid ist NOz zu einem Drittel verantwortlich fiir die Entstehung von saurem
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Regen. Die Stickoxide sind auch fiir die Bildung von bodennahem Ozon (Os)
verantwortlich, welches ebenfalls fiir Mensch und Natur schidlich ist. Auflerdem
triagt NOz zur Bildung von Smog und somit zur Bildung von Photooxidantien
bei (Baukal, 2005).

N20O

Distickstoffmonoxid zeigt keine gesundheitsschiadliche Wirkung auf den Men-
schen in dem in Tabelle A.1 dargestellten Konzentrationsbereich. Es ist jedoch
nach Kohlenstoffdioxid (COz) und Methan (CH4) das drittwichtigste Klima-
gas und fiir etwa sechs Prozent des anthropogenen Klimaeffekts verantwortlich.
N2O ist 310-mal klimaschédlicher als die dquivalente Masse an COxz. Dies ist
bedingt durch die lange Verweildauer in der Atmosphédre und durch sein Ab-
sorptionsspektrum (Ravishankara et al., 2009). Tabelle 3.1 gibt einen Uberblick
iiber die wichtigsten Treibhausgase und deren Erderwidrmungspotenzial bezogen
auf CO».

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

Potenzial

Treibhausgas (bezogen auf 100 Jahre)

Verweildauer / Jahre

CO2 1 4

CHy 21 12

N2O 310 114
Fluorchlorkohlenwasserstoffe (FCKW) < 14400 45 bis 1700

3.2 Abgasnachbehandlung

Zur Minderung der bei der Salpetersdureproduktion (schematisch dargestellt
in Abbildung 3.1) entstehenden klima- und umweltschéidlichen NOy-Stickoxide
und N2O konnen verschiedene Mafinahmen getroffen werden. Es wird zwischen

der priméren, sekundiren und tertiiren Mafinahme unterschieden.
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Zum .
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Abbildung 3.1: Vereinfachtes VerfahrensflieSbild einer Salpetersdureanlage nach
dem Ostwald-Verfahren mit im Restgas integriertem Reaktor zur
NOy-Reduktion (Perbandt, 2011).

e Primire Mafinahme

Zur priméren NOx-Emissionsminderung wird der Umsatzgrad der Absorption
verbessert. Dies liasst sich durch Erhohung des Absorptionsdrucks erreichen.
Bei einem Absorptionsdruck von 15bar betragen die Emissionen 0,1 bis 0,3 25
(Wiesenberger, 2001). Im Mittel entspricht dies etwa dem zugelassenen Emis-
sionsgrenzwert. Der bisherige Stand der Technik erméglicht jedoch nur Driicke
bis 14 bar (Dittmeyer et al., 2005). Zusétzlich ist der Betrieb bei hohen Driicken
nicht wirtschaftlich. Ferner kann die NOy-Konzentration im Restgas auch durch
Modifikation der Absorptionskolonne (z.B. Siebbodenanzahl, Fliissigkeitsstand)
und durch niedrige Absorptionstemperaturen (zusitzliche Kiihleinrichtungen)
vermindert werden. Dadurch werden die Ausstoée jedoch nicht ausreichend ge-
senkt (Wiesenberger, 2001). Die primére Minderung des N2 O-Ausstofes kénnte
durch Austausch bzw. die Modifikation des etablierten NH3-Oxidations-Kata-
lysators bewirkt werden (Schwefer et al., 2000). So bieten die Hersteller von
Katalysatornetzen Pd-modifizierte Netze an, wie beispielsweise das FTCplus-
System der Heraeus Holding GmbH. Dieses System senkt die Bildung von N2O
um mehr als 30 % (Heraeus, 2000). Alternative nicht edelmetallbasierte Kataly-

satoren senken die NoO-Bildung deutlich, erreichen jedoch nicht die gewiinschte
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NOy-Selektivitit (Gleichung (3.1)).
e Sckundire/tertiire Mainahme

Sekundére Mafinahmen zur Senkung der NoO-Konzentration im Prozessgas wer-
den direkt im Verfahren integriert. Entweder wird das N2O thermisch oder an
einem Sekundér-Katalysator zersetzt. Es handelt sich hier um Mafinahmen im
Anschluss am Ammoniakbrenner. Diese Mafinahmen haben jedoch zum Nach-
teil, dass sie zu Produktverlust fithren kénnen (Hallan et al., 2001) und die
Gefahr besteht, dass Produktsidure durch einen moglichen Abrieb des Kataly-
sators verunreinigt werden kann (Schwefer et al., 2005).

Bei tertidren Mafinahmen der NOx-Minderung handelt es sich um dem Prozess
nachgeschaltete Verfahren. Die Stickoxide werden an einem Katalysator mit
einem Reduktionsmittel reduziert. Eine Moglichkeit ist die nicht selektive kata-
lytische Reduktion (NSCR, engl.: Non Selective Catalytic Reduction). Hierbei
reagiert der in NOy gebundene Sauerstoff mit zusétzlich zugefithrtem Brennstoff
(Erdgas oder Wasserstoff) wobei auch der sich im Abgas befindende Sauerstoff
reduziert wird. Nachteile der NSCR sind somit der hohe Verbrauch an Brenn-
stoff und die Entstehung von Sekundiremissionen, wie z.B. CO, COs. Dieses
Verfahren entspricht deshalb nicht mehr dem Stand der Technik (Wiesenberger,
2001). Bei der selektiven katalytischen Reduktion hingegen werden die Stickoxi-
de selektiv an einem Katalysator reduziert. Als Reduktionsmittel kénnen Koh-
lenwasserstoffe (KW), NHz und Wasserstoff (Savva und Costa, 2011) eingesetzt
werden. Zu den tertidren Verfahren bei der Senkung der NoO-Konzentrationen
zéhlen Mafinahmen, die nach dem abgeschlossenen Produktionsprozess erfolgen.
Die ThyssenKrupp Industrial Solutions AG hat zur simultanen Entfernung von
NOx und N3O eine sogenannte “End-of-pipe-Technologie“, das EnviNOx®-Ver-
fahren entwickelt.

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

Solutions AG entwickelte Mainahme wird im Anschluss eingegangen.
e SCR mit NHj

1957 wurde die NOx-SCR mit NHs an einem Platin-Katalysator von der En-
gelhard Corporation (heute BASF Catalysts LLC) patentiert (Centi und Pera-
thoner, 2007). Da der Katalysator unter Betriebsbedingungen NH4NO3 bildete,
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wurde die Forschung weiter vorangetrieben (Centi und Perathoner, 2007). In den
Sechziger Jahren des letzten Jahrhunderts wurde fiir den Einsatz in der NOx-
SCR in Japan ein Vanadium-/Titanoxid-Katalysator entwickelt (Nojiri et al.,
1995). Analoge Katalysatoren werden bis heute industriell fiir die stationéire
Abgasnachbehandlung, beispielsweise in Kraftwerken, eingesetzt. Bei Vanadi-
umoxiden handelt es sich jedoch um karzinogenes Material. Fiir den Einsatz
unbedenklicher Katalysatoren wurden bis 1993 mehr als tausend Katalysator-
Zusammensetzungen fiir die Reduktion von NO mit NHs getestet (Jannsen und
Meijer, 1993). Als Alternative kénnen metallausgetauschte Zeolithe eingesetzt
werden. Am effektivsten zeigten sich bisher Eisen- und Kupfer-Zeolithe. Der
Eisen-Zeolith, Fe-ZSM-5, weist im Vergleich zu dem kommerziell eingesetzten
Vanadium-Katalysator bei 400 °C eine fiinffach beziehungsweise bei 450 °C ei-
ne siebenfach hohere Aktivitdt auf (Long und Yang, 2002). Er ist aktiv und
selektiv fiir die NOx-SCR bis zu Temperaturen von 700 °C und funktioniert so-
mit im Gegensatz zu den vanadiumbasierten Systemen auch bei Temperaturen
oberhalb von 550 °C (Krocher et al., 2006). Zusitzlich weist er eine viel hohe-
re NHs-Speicherkapazitit auf (Kamasamudram et al., 2010). Aufgrund dieser
Vorteile besteht im Automobilsektor der Trend, die vanadiumbasierten Kataly-
satoren durch Zeolith-Katalysatoren zu ersetzen (Grossale et al., 2008b). Wobei
es sich hierbei um metallausgetauschte Zeolith-Katalysatoren handelt (Krécher,
2007). Eisen-Zeolith-Katalysatoren weisen im Vergleich mit Kupfer-Zeolithen
eine hohere Lebensdauer und Aktivitit in Anwesenheit von Wasserdampf auf
(Chen und Sachtler, 1998). Deshalb werden fiir Temperaturen > 300 °C und

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

EnviNOx®

Bei dem EnviNOx®-Verfahren handelt es sich um einen analogen Prozess zu
den bereits etablierten katalytischen Verfahren zur NOx-Reduktion, der jedoch
die Moglichkeit bietet, alle Stickstoffoxid-Emissionen (N2O und NOy) in einem
Reaktor zu zersetzen /reduzieren. Die Emissionsminderung findet in einem Radi-
alstromreaktor mit einer regellosen Schiittung von Katalysatorpellets an Eisen-
Zeolithen statt. NOx wird mit NHg als Reduktionsmittel heterogen-katalytisch

reduziert und N2O je nach Temperatur am Katalysator zersetzt oder mittels
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Kohlenwasserstoffen reduziert (Groves und Sasonow, 2009). Abbildung 3.2 zeigt
ein Beispiel fiir das EnviNOx®-Verfahren. In diesem Fall handelt es sich um
eine zweistufige Abgasnachbehandlung nach der Variante 1 des EnviNOx®-
Verfahrens. Sie setzt sich aus einer Zersetzungsstufe fiir NoO (DeNQO®—Stu—
fe) und einer anschlieBender Reduktionsstufe fiir NOx (DeNOx-Stufe) mittels
Einspeisung von NH3 zusammen. Dabei handelt es sich nur um eine ausgew#hl-
te Variante, welche insbesondere bei hohen Abgastemperaturen zum Einsatz
kommt. Je nach Anwendung kénnen die Funktionen variiert werden (Thyssen-
Krupp Industrial Solutions AG, 2013). Bei der Salpetersdureproduktion steht
NHj3 bereits zur Verfiigung und bietet sich daher zur Nutzung als Reduktions-
mittel an. Dabei muss jedoch beachtet werden, dass kein NH3 freigesetzt wird
und der sogenannte NHsz-Schlupf auftritt, da dieser ebenfalls umweltschédlich
ist. Zuléssige Grenzwerte bewegen sich typischerweise zwischen 5 und 10 ppm
NHs.
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Abbildung 3.2: EnviNOx®-Verfahren der Variante 1 (ThyssenKrupp Industrial
Solutions AG, 2013).
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Zur Beschreibung des EnviNOx®-Prozesses miissen die am Katalysator einzeln
ablaufenden Reaktionen beriicksichtigt werden. Die zu untersuchende Variante
ist zweistufig (vgl. Abbildung 3.2). In der ersten Stufe laufen die N2O-Zerset-
zung in Anwesenheit von NOyx und die NO-Oxidation ab. In Stufe 2 laufen
zusétzlich zur Zersetzung von N2O und der NO-Oxidation durch Zugabe von
Ammoniak, die NH3-Oxidation mit O2, die Reduktion von NOyx mit NHs und
bei entsprechend hoher NH3-Zugabe auch die Reduktion von NoO mit NHgs ab.
Im Folgenden werden die Reaktionsmechanismen am Katalysator erldutert, be-
kannte Einfliisse einzelner Komponenten auf die jeweilige Reaktion und bereits

in der Literatur beschriebene Reaktionsgeschwindigkeitsanséitze geschildert.

4.1 N0O-Zersetzung

Distickstoffmonoxid wird am eingesetzten Katalysator zu No und Os zersetzt.
2 N3O — 2 Ny + Oq (4.1)

Im ersten Reaktionsschritt reagiert NoO zu Stickstoff und einem adsorbierten O-
Atom (O=S). AnschlieBend bildet das adsorbierte O-Atom unter Rekombination
oder Reaktion mit einem weiteren NoO-Molekiil molekularen Sauerstoff (Kogel,
2001).

N2O +S = Ny + 08 (4.2)
20%S— 02 +8 (4.3)
NoO+O*S—=05+Ny+S (44)
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Geringe Mengen an NO/NO3; beschleunigen die N2 O-Zersetzung am Eisen-Zeo-
lith-Katalysator (Kogel, 2001).

2 N;O 22592 9 Ny + 0, (4.5)
Als Mechanismus der NO-katalysierten Zersetzung schligt die Gruppe um Tu-
rek (Kogel et al., 2001) vor, dass NO mit einem adsorbierten Sauerstoffatom
adsorbiertes Stickstoffdioxid (NOg * S) bildet, welches im Anschluss mit einem
weiteren adsorbierten Sauerstoffatom zu sorbierten NOg reagiert. Das NOg * S
bildet bei der Desorption NO und ein adsorbiertes Sauerstoffmolekiil (O2 * S).

NoO+S —-No+0x%S

NO+O*S=NOz*$S (4.6)
NO2 *S+0O%S = NO3 %S (4.7)
NO3 S — NO 4 Oz xS (4.8)

Befindet sich nur NOz zusitzlich zu N2O im Abgasstrom, beginnt der Me-
chanismus der NOsz-katalysierten Zersetzung mit der Adsorption von NO3 am

Katalysator.

Die adsorbierte Spezies (NOgz * S) reagiert dann entsprechend Gleichung (4.7)
und (4.8) weiter.

Kogel (Kogel, 2001) beschreibt erstmals den hemmenden Einfluss von HoO auf
die NoO-Zersetzung und hat diesen bei der kinetischen Beschreibung berticksich-
tigt. Perbandt (Perbandt, 2011) hat in seiner Arbeit den NO-Effekt und den
Einfluss von H2O auf die N2O-Zersetzung im fiir Salpetersidureanlagen inter-
essanten Konzentrationsbereich detailliert untersucht. Basierend auf den Mess-
daten ist unter Beriicksichtigung der beobachteten Einfliisse eine intrinsische
Kinetik entwickelt worden. Des Weiteren hat sich Perbandt erstmalig mit der
Beschreibung der Stofftransportvorginge an Fe-Zeolith-Katalysatoren bei der
N2 O-Zersetzung beschiftigt (Perbandt et al., 2013). Die Ergebnisse seiner Ar-

beit zeigen eine gute Vorhersage bei einem Scale-up Faktor von ungefahr 100.
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Durch die von Perbandt durchgefiihrte Forschung kann die Zersetzungsstufe des
in Abbildung 3.2 dargestellten EnviNOx®-Prozesses ausgelegt werden. Das ent-
wickelte Modell unterscheidet jedoch nicht zwischen den Stickoxiden NO und
NOs. Bei der Modellierung wird vereinfachend angenommen, dass die gesamte
Menge an NOx nur aus NO besteht (Perbandt, 2011). Fiir die Beriicksichtigung
des Einflusses des Oxidationsgrades von NOy bei der co-katalysierten N2 O-Zer-

setzung muss die Rolle der NO-Oxidation noch n&her untersucht werden.

4.2 NO-Oxidation

Im Gegensatz zu vanadiumbasierten Katalysatorsystemen wird die Gleichge-
wichtseinstellung von NO und NO» (Chatterjee et al., 2007) an dem untersuch-
ten Eisen-Zeolithen katalysiert (Gleichung (3.4)).

2 NO 4 Oz2 =2 NO,

Die Arbeitsgruppe um Harold (Metkar et al., 2012) hat in ihrer Arbeit folgenden
Mechanismus zur Beschreibung der NO-Oxidation publiziert. Molekularer Sau-
erstoff adsorbiert an einem aktiven Zentrum (S) und dissoziiert im Anschluss.
NO aus der Gasphase wird mit einem adsorbierten Sauerstoffatom zu NOs oxi-
diert (Gleichung (4.6)), welches im Anschluss desorbiert.

0248 =0y%8 (4.10)
02%S+S=20%$S (4.11)
NO + 0 S = NO 8

NO; S = NO; + 8 (4.12)

Zusiitzlich zur Riickreaktion von NOg2 zu NO (Gleichung (3.4)) wird NO auch
bei der Adsorption von NO2 am Katalysator gebildet. Hierbei dimerisiert NO4
zu N2Oy4 und disproportioniert zu einem Nitrosyl-Kation (NO+) und einem
Nitrat-Anion (NOj3) (Rivallan et al., 2009).

2 NO3 = N0y = NO' + NO3 (4.13)
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Das NO™-Ion reagiert im Anschluss mit einer am Katalysator angereicherten
negativen Spezies zu NO (beispielsweise 0?7, vgl. Gleichung (4.45)). Die Grup-
pe um Tronconi (Grossale et al., 2008a) beschreibt die Disproportionierung von
NO; als Reaktion mit einem Oberflichensauerstoff-Anion, das beispielsweise
in Anwesenheit von Wasser gebildet werden kann. Hierbei werden ein Nitrit-
(NO3 ) und ein Nitrat-Anion (NOj ) gebildet. Das NO; -Ion reagiert anschlie-
Bend mit einem weiteren NO2 und bildet ein NO-Molekiil und ein NO; -Ion.

2 NO; + O0°~ — NO; + NO3 (4.14)
NO; +NO; — NO; + NO (4.15)

Die NO-Oxidation an Eisen-Zeolith-Katalysatoren ist bereits von mehreren Ar-
beitsgruppen untersucht worden. Capek (Capek et al., 2007) hat gezeigt, dass
die Anwesenheit von NOs einen inhibierenden Effekt auf die Oxidation von NO
aufweist. Untersuchungen der Arbeitsgruppe um Harold (Metkar et al., 2011)
haben denselben Einfluss dargestellt. Diese Inhibierung ist auf die Adsorption
von NO2 am Katalysator zuriickzufiihren, vgl. Gleichung (4.9) (Rivallan et al.,
2009). Stickstoffdioxid beziehungsweise die bei der Adsorption gebildeten Ober-
flichenspezies blockieren die aktiven Zentren fiir die NO-Oxidation (Metkar
et al., 2011). Zusétzlich haben Krécher (Krocher et al., 2006) und Metkar (Met-
kar et al., 2012) beobachtet, dass auch Wasserdampf die Reaktion beeinflusst.
Die Oxidations-Aktivitdt des Katalysators wird in Anwesenheit von 5 Vol.%
H2O stark gesenkt. Dieser Einfluss erklart sich durch die Adsorption von H2O
an dem eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator (Sun et al., 2001). Wasserdampf
blockiert die aktiven Spezies fiir die NO-Oxidation (Brosius und Martens, 2004).
Zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit der NO-Oxidation wird von
der Arbeitsgruppe um Tronconi (Chatterjee et al., 2007) und Schuler (Schuler,
2009) ein von Hauptmann (Haupmann et al., 2007) fiir Pt-Al;Os-Katalysatoren
entwickelter Potenz-Ansatz verwendet. Capek (Capek et al., 2007) hat die be-
obachtete Hemmung durch NO> im Reaktionsgeschwindigkeitsansatz integriert.
Der Konzentrationseinfluss von NO, Oz und NOz wird von Chatterjee et al.,
Schuler und Capek et al. jeweils iiber die stochiometrischen Koeffizienten (Glei-

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

—-F
b -exp - (evo ] - 522
° c

(1+ Knoy - cNOy)

TNO-Ox. = (4.16)
Metkar (Metkar et al., 2012) hat zur Modellierung der NO-Oxidation an Eisen-
und Kupfer-Zeolith-Katalysatoren eine Elementarkinetik, bestehend aus zehn
Schritten, entwickelt. In Vorarbeiten hat die Forschergruppe Reaktionsordnun-
gen fiir NO (0,9 bis 1), Oz (0,55 bis 0,59) und NO3 (0,42 bis 0,49) ermittelt. Zur
Beschreibung des HoO-Einflusses fiir Eintrittskonzentrationen > 2 Vol.% ist ein

vereinfachter Ansatz vorgeschlagen worden.

—-F
fo-exp £ (eno 7 - 522
NO-Ox. = c = (4.17)
Hy 0

Das Gleichgewicht zwischen NO und NO2 wird durch die Konstante Keq bertick-
sichtigt, deren Berechnung im Anhang dargestellt ist (vgl. A.2, Gleichung (A.1)).
In einer Arbeit der Gruppe um Krutzsch (Chatterjee et al., 2010) wurde der
Effekt von Wasserdampf auf die NO-Oxidation mit einer Reaktionsordnung
beriicksichtigt, die jedoch bei typischen Dieselabgasen (ci,0 ~ 10 Vol.%) einen
Wert von null erreicht. Die kinetischen Parameter der entwickelten Ansétze zur
Beschreibung der NO-Oxidation in der Literatur sind in Tabelle 4.1 zusammen-
gefasst, wobei die NOso-Hemmkonstante von Capek iiber das ideale Gasgesetz
umgerechnet ist. Die Arbeitsgruppe um Krutzsch hat keine kinetischen Para-

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

KJ
Author ko EA/* KN02
mol
. 1
Chatterjee et al. (2007)  6,478-10% — 20" 31 0
Mwashcoat * S
4,5
Schuler (2009) 11102 — 18 0
g-s-molY
, - 1 3
Capek et al. (2007) 1,910 — 2% 42 80
g-s-atm? mol
Metkar et al. (2011) - 39 -

4.3 NH3-Oxidation mit O,

In Anwesenheit von Sauerstoff lduft am Katalysator die selektive katalytische
Oxidation (SCO, engl.: Selective Catalytic Oxidation) von NHs ab. Long und
Yang (Long und Yang, 2000) haben Untersuchungen zur SCO an verschiedenen
ionenausgetauschten Zeolithen durchgefiihrt, wobei sich zeigte, dass der Eisen-
Zeolith-Katalysator des Typen ZSM-5 die hochste katalytische Aktivitéit auf-
weist. Die Oxidation 1duft nach Gleichung (3.2) ab.

4 NH3+3 Oy — 2 Ny +6 HO

Long hat auBlerdem beobachtet, dass die Selektivitdt der Oxidation von NHj
zu NO und N3O (vgl. Gleichung (3.1), (3.3)) an Eisen-Zeolithen (Long und
Yang, 2000) bei Temperaturen < 400 °C sehr gering ist (max. 8 %), es wird
hauptséiichliche No gebildet. Bei hoheren Temperaturen wird Ammoniak zu
100 % zu Ny oxidiert. Der Reaktionsablauf kann {iber die Hydroxylamin-Theo-
rie (Holzmann, 1967) dargestellt werden. Im ersten Schritt adsorbiert NHs
unabhingig von der Os-Konzentration am eingesetzten Katalysator (Grossa-
le et al., 2008a).

NHs; +S = NHj3 %S (418)
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Das adsorbierte NHj3 reagiert mit Sauerstoff aus der Gasphase und bildet ein
Peroxohydroxylamin-Intermediat ( NHz * OH * O % S), welches zu Stickstoff,

Wasser und Sauerstoff zerfillt.

4 NHs +4S=4NH3=%S
4NH3%S+40,=4NHs+*O0OxOxS=4NH«OH*xO xS (4.19)
4NHz«OH*O xS — 2Ny +6 H,O+0O2+4S (4.20)

In Summe ergibt sich daraus die stéchiometrische Gleichung (3.2) der NHs-
Oxidation mit O zu Na.

Die Arbeitsgruppe um Tronconi (Grossale et al., 2008a) hat den Einfluss der
Os-Eintrittskonzentration auf die NHs-Oxidation in einem Bereich von 2 bis
10 Vol.% untersucht. Oz begiinstigt die Reaktion, der Umsatz von NHj steigt bei
Erhohung des O2-Gehaltes am Reaktoreintritt. Die Anwesenheit von Wasser-
dampf zeigt hingegen einen hemmenden Einfluss (Long und Yang, 2001; Krocher
et al., 2006) auf die NH3-Oxidation. HoO blockiert die fiir die Reaktion aktiven
Spezies durch Adsorption am Katalysator, wie bei der NO-Oxidation (Gongshin
und Yang, 2005).

Zur NH3z-Oxidation an Eisen-Zeolith-Katalysatoren sind bereits von mehreren
Arbeitsgruppen kinetische Reaktionsgeschwindigkeitsansétze publiziert worden.
In den meisten Fillen wird die Adsorption von NHs am Katalysator iiber den
Bedeckungsgrad (Onm,) beriicksichtigt (Gleichung (4.25)), wie bei der Grup-
pe um Tronconi (Chatterjee et al., 2007) und Schuler (Schuler, 2009). Diese
Ansétze basieren auf den bisher publizierten Untersuchungen an vanadiumba-
sierten Systemen (Chatterjee et al., 2006). Der Einfluss von Oz wird in Form
eines Potenzansatzes beschrieben. Die Gruppe um Krutzsch (Chatterjee et al.,
2010) hat zur Beschreibung von Os-Konzentrationen > 2Vol.% eine Reakti-
onsordnung fiir Oz von null verwendet. Wang (Wang et al., 2011) hat eine
Reaktionsordnung von 1 fiir Sauerstoff postuliert. Der Reaktionsgeschwindig-
keitsansatz dieser Arbeitsgruppen kann mit folgender Gleichung beschrieben

werden.

-F
T'NH3-Ox. = Ko - €xXp (T;) - ONHg - c‘éz (4.21)



22 4 Stand des Wissens

Die Forscher um Yezerets (Kamasamudram et al., 2010) hingegen haben zur
Beschreibung der Experimente zur NHs-Oxidation bei konstanter Os-Eintritts-

konzentration einen Potenzansatz verwendet.
_EA s
TNH3-Ox. = ko - exp <ﬁ) * CNH3 (4.22)

Die Hemmung durch Wasserdampf (Krécher et al., 2006) ist bisher von kei-
ner Gruppe bei der Beschreibung der NHs-Oxidation beriicksichtigt worden.
Die kinetischen Parameter in der Literatur sind in Tabelle 4.2 aufgelistet. In
der Arbeit der Forscher um Krutzsch sind keine Parameter publiziert. Kama-
samudram et al. haben die Parameter fiir einen nicht gealterten Katalysator

ermittelt.

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

kJ
Author ko Er/— s q
mol
i 3 mol
Chatterjee et al. (2007) 3,135-10° ——— 177,7 - 0
MG asheoat ~ S
1
Schuler (2009) 8,1.105 22 120 - 049
m3 . s
3
. m
Wang et al. (2011) 8,36-10° 125,3 - 1
mol - s
Kamasamudram et al. (2010) - 68,7 0,77 -
4.4 NO,-SCR

Zur Beschreibung der selektiven katalytischen Reduktion von NOy-Stickoxiden
mit NHs sind bereits zahlreiche Arbeiten an verschiedenen Katalysatorsystemen
publiziert worden. Willey et al. (Willey et al., 1985) haben zur Beschreibung der
SCR von NO mit NH3 bereits 1985 ein mechanistisches Modell veroffentlicht.

Diese auch Standard-SCR genannte Reaktion l&uft nach folgender stéchiome-
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trischer Gleichung ab.
4 NHs + 4 NO + O3 — 4 Ny + 6 H,0 (4.23)

In Abwesenheit von Oz kann Stickstoffmonoxid durch Ammoniak nach folgender

Stochiometrie reduziert werden.
4 NH3s +6 NO — 5 N2 + 6 HyO (4.24)

Diese Reaktion, die NO-SCR, ist jedoch sehr viel langsamer als die Standard-
SCR und daher nicht relevant bei der Abgasnachbehandlung in Anwesenheit

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

Reaktionsmechanismus Standard-SCR:

Zur Beschreibung der Standard-SCR an einem Eisen-ZSM-5-Katalysator hat
Iwasaki (Iwasaki et al., 2009) einen Sorptionsmechanismus entwickelt, wobei
NHs, NO sowie Oz an der Katalysatoroberfliche adsorbiert werden. Der ge-
schwindigkeitbestimmende Schritt ist die Oxidation des sorbierten NO (NO«S)
mit einem adsorbierten Sauerstoffatom zu NO2*S, das am Katalysator mit HoO
salpetrige Séure (HONO) und HNOg bildet. HONO wird anschlieBend durch
NH3 zu Stickstoff und Wasser reduziert. Untersuchungen zum Sorptionsverhal-
ten von NO haben jedoch gezeigt, dass die Adsorption von NO am eingesetzten
Katalysator bei tiefen Temperaturen (50 °C) in Abwesenheit von Wasserdampf
(konkurrierende Adsorptionsspezies) bereits sehr gering ist und mit steigender
Temperatur nicht mehr auftritt (Harting, 2010). Untersuchungsergebnisse in
Anwesenheit von HoO der Arbeitsgruppe um Tronconi (Colombo et al., 2010)
haben dies bestétigt. Daher muss NO aus der Gasphase mit dem adsorbierten
Ammoniak reagieren. Zur Beschreibung hat Zhdanov (Zhdanov, 2011) den in
den Gleichungen (4.25) bis (4.32) dargestellten Mechanismus entwickelt, wobei
S das aktive Zentrum (Eisen oder Kupfer) darstellt. In Anwesenheit von NO
dimerisiert die durch Gleichung (4.19) dargestellte NH3xO-Oberflichenspezi-
es (NHs * O % O % S) nicht zu einem Hydroxyl-Intermediat, sondern agiert als
Reduktionsmittel fiir NO (Gleichung (4.26)).
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NH;s + S = NHs S (4.25)

NHj # S + Oy — NH;z # O # O % S
NO + NHs O O # S — Ny + HyO + OH # O S (4.26)
NH; + OH % O % S = NHs « OH O S (4.27)
NO + NH;s « OH# O #S — Na + 2 HoO + O * S (4.28)
NH; + O %S = NH;z # O % S (4.29)
NO + NHj # O # S — Ny + H,0 + OH % S (4.30)
NH; + OH % S = NHs + OH * S (4.31)
NO + NHs # OH # S — Ny + 2 H,O + S (4.32)

In Summe ergibt sich daraus die stéchiometrische Gleichung der Standard-SCR
(4.23). Untersuchungen zur Standard-SCR an Eisen-Zeolith-Katalysatoren ha-
ben gezeigt, dass die Reaktion bei Erhohung des NH3:NO-Eintrittsverhéltnisses
verlangsamt wird (Devadas et al., 2007), wie schon fiir vanadiumbasierte Kata-
lysatoren gezeigt (Chatterjee et al., 2006). NHs wirkt somit inhibierend (Abbil-
dung 7.6). Huang (Huang et al., 2002) hat den hemmenden Einfluss als Folge
der ebenfalls am Katalysator auftretenden NHs-Oxidation mit Oy beschrieben.
Untersuchungen der Arbeitsgruppe um Wokaun (Krocher et al., 2006) haben
jedoch ergeben, dass die Aktivitdt der NHs-Oxidation mit Oz bei Temperatu-
ren < 600 °C zu gering ist, um mit der Standard-SCR. in Konkurrenz zu stehen.
In einer weiteren Deutung kann die NHs-Hemmung durch das Auftreten der
konkurrierenden NHs-Adsorption an den fiir die NO,-SCR aktiven Spezies und
der dadurch bedingten Blockierung dieser erklirt werden (Brandenberger et al.,
2008). Erginzend hat Devadas (Devadas, 2006) zur Erklirung des verlangsa-
menden Einflusses bei hoherer NHz-Konzentration die Reduktion der Fe3'- zu
Fe?T-Ionen durch NH3 vorgeschlagen, welche mit steigender Temperatur von
Sauerstoff wieder reoxidiert werden (Voskoboinikov et al., 1998). Bei beiden Ur-
sachen der NHz-Hemmung wird davon ausgegangen, dass es sich um einen tem-
peraturabhéngigen Effekt handelt, der bei hoheren Temperaturen nicht mehr
auftritt.
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Chatterjee (Chatterjee et al., 2007) hat den Einfluss von Sauerstoff auf die
Standard-SCR, im Konzentrationsbereich von 2 bis 10 Vol.% untersucht. Die
Experimente haben gezeigt, dass O2 die Reaktion begiinstigt. Dies haben die
Ergebnisse von Schuler (Schuler, 2009) fiir O2-Eintrittskonzentrationen von 0,5
bis 20 Vol.% O bestitigt. Wasserdampf hingegen hat einen hemmenden Ein-
fluss auf die Reduktion von NO mit NH3 (Krécher et al., 2006). Der inhibierende
Effekt von H2O ist temperaturabhéngig und bei Temperaturen > 380 °C nicht
mehr zu beobachten (Devadas et al., 2006). Untersuchungen der Arbeitsgruppe
um Tronconi (Grossale et al., 2008a) haben gezeigt, dass es sich hierbei um
einen konstanten Einfluss handelt, der nicht von der HyO-Eintrittskonzentrati-
on abhingt.

Im Gegensatz zu den beobachteten Ergebnissen an vanadiumbasierten Kataly-
satoren (Ciardelli et al., 2007) und Kupfer-Zeolithen (Takamitsu et al., 2012)
wird in der Literatur bei der Standard-SCR ein iiberstochiometrischer NHz-Ver-
brauch von mehreren Forschergruppen beschrieben. Bereits 2001 hat die Gruppe
um Sachtler (Sun et al., 2001) die Stochiometrie der Umsetzung von NHgz mit
NO diskutiert. Devadas (Devadas et al., 2005) hat bei seinen Untersuchungen
zur Standard-SCR festgestellt, dass bei Variation des NH3:NO-Eintrittsverhélt-
nisses bei unterschiedlichen Temperaturen (200 bis 450 °C) konstant 12 % NHs
iiberstéchiometrisch verbraucht werden. Dieser zusétzliche Verbrauch wird als
NH;-Oxidation mit O interpretiert. Schuler (Schuler, 2009) hat den NH3-Mehr-
verbrauch sowohl bei der Standard-SCR als auch bei der Reduktion von NO»
mit NHs (NO2-SCR) beobachtet. Als Erkldrung fiir den Mehrverbrauch bei
der Standard-SCR werden verschiedene Ansitze diskutiert. Die nach Devadas
vorgeschlagene NHs-Oxidation mit O2 kann aufgrund in der Literatur beschrie-
bener Ergebnisse (Grossale et al., 2008b) als Erklirung ausgeschlossen werden,
da sie erst bei Temperaturen iiber 350 °C signifikant NHg verbraucht.

Da der Mehrverbrauch an NHs nur in Gegenwart von NO (bzw. NOg3) auf-
tritt (Schuler, 2009), muss der Mechanismus mit einer Spezies gekoppelt sein,
die nur in dieser Abgaskomposition existiert. Schuler diskutiert einen Redox-
Zyklus, welcher die Oxidation von NHs mit Oz katalysiert durch NOy-Ober-
flichenspezies beschreibt. In Abbildung 4.1 ist ein solcher Zyklus beispielhaft
dargestellt (Schuler, 2009). Als katalysierende Spezies kommen alle adsorbier-
ten O- und N-haltigen Spezies (NO;, NO, und NOV) infrage, die am Anfang
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dieses Abschnittes diskutiert werden.

1

1
3 NHy N
N:-.'.ipuzics N — Spezies
1 1
7H20 3%

Abbildung 4.1: Redox-Zyklus zwischen zwei N-haltigen Oberflichenspezies, die
durch NHjs reduziert bzw. durch Oz oxidiert werden (Schuler,
2009).

Als dritte Moglichkeit erwéigt Schuler (Schuler, 2009) einen Ammoniak-Zerfall
mit anschliefender Reaktion von Hy (dargestellt in Gleichung (4.33) und (4.34)).
Dieser wird jedoch als Erkldrung ausgeschlossen, da von Schuler kein Zerfall von

NHj; im untersuchten Temperaturbereich beobachtet worden ist.

Fe
NH; e N, + 3 Ha (4.33)
3Hy+1,5 02 — 3 H0 (4.34)

Die Arbeitsgruppe um Olsson (Nedyalkova et al., 2013) hat zur Identifikation
des NHjs-Mehrverbrauchs an Eisen-Zeolith-Katalysatoren weiterfithrende Un-
tersuchungen durchgefiihrt. Die Experimente von Nedyalkova folgen einem 4-
stufigen Protokoll. Nacheinander sind die NO-Oxidation, die Standard-SCR,
die NH3-Oxidation und wiederum die NO-Oxidation untersucht worden. Durch
eine Tsotopenmarkierung (*°NO, "“NHj) wurde gezeigt, dass Stickstoff nicht
ausschlieflich durch die Standard-SCR. (**N'4N) gebildet wird, da am Reaktor-
austritt auch N, detektiert wird, welches nicht aus der NH3-Oxidation nach
Gleichung (3.2) stammen kann. Es handelt sich demnach um die sogenannte
“parasitische® NHs-Oxidation (Kamasamudram et al., 2010). Nedyalkova (Ne-
dyalkova et al., 2013) hat ferner beobachtet, dass wiihrend der Standard-SCR
(**NH3:*®NO = 1:1) bei nicht vollstindigem Umsatz neben **NO auch **NO
am Reaktoraustritt auftritt. Daher ist postuliert worden, dass in Anwesenheit
von NO/beim Ablaufen der Standard-SCR der Katalysator ebenfalls fiir die
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Oxidation von NH3z zu NO (vgl. Gleichung (3.1)) aktiv ist.
4 MNH; +5 02 2% 4 NO + 6 H,0

Schuler (Schuler, 2009) hat keinen Einfluss von Oz auf den NHs-Mehrverbrauch
fiir Oz-Konzentrationen > 6 Vol.% beobachtet. Nedyalkova et al. (Nedyalkova
et al., 2013) haben ebenfalls keinen Einfluss von O3 in dem untersuchten Bereich
von 1 bis 8 Vol.% festgestellt.

Zur kinetischen Beschreibung der Standard-SCR sind bereits zahlreiche Arbei-
ten publiziert worden. Es werden sowohl der Eley-Rideal- als auch der Potenzan-
satz zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit verwendet. Die Arbeits-
gruppe um Tronconi (Chatterjee et al., 2007), Vogel (Schuler et al., 2009), Ollson
(Sjovall et al., 2010) und Yeo (Wang et al., 2011) haben die NHs-Adsorption an
den aktiven Zentren des Katalysators beriicksichtigt. Sorbierte NHs-Molekiile
reagieren mit NO und Oz aus der Gasphase. Bei der verwendeten Beschreibung
der Reduktion von NO mit NHs handelt es sich um den Eley-Rideal-Mecha-
nismus. Der Einfluss von NO wird in jeder Arbeit mit einer Reaktionsordnung
von 1 beschrieben. Der beschleunigende Effekt der Oz-Konzentration und die
Inhibierung durch NHj sind jedoch nur in den kinetischen Ansétzen von Chat-
terjee et al. und Schuler integriert. Der Reaktionsgeschwindigkeitsansatz dieser

Arbeitsgruppen kann mit folgender Gleichung beschrieben werden.

ONH;
ONH
1+ Knng - 152

—ONH3

—-F
TStandard-SCR = Ko - exrp (T;) - CNO * Cq02 . (435)

Sjovall et al. und Wang et al. haben in ihrer Versuchsmatrix die Os-Konzen-
tration nicht variiert. Die ermittelten kinetischen Parameter sind in Tabelle 4.3

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

kJ

Arbeitsgruppe ko Epn/— q Knng
mol
Chatterjee et al. (2007)  3,326:10% =% 48,7 05 52,31
Schuler (2009) 2,1.10° mel 43 0,58 220
Wang et al. (2011) 7,48 106 22 77,2 0 0

Die Beschreibung der Standard-SCR mit einem Potenzansatz ist bereits aus
den Untersuchungen an nichtmetallausgetauschten Zeolithen (Eng und Bartho-
lomew, 1997) bekannt. Die Arbeitsgruppen um Yang (Huang et al., 2002), Shin-
joh (Iwasaki et al., 2009) und Harold (Metkar et al., 2011) haben fiir die Stan-
dard-SCR ebenfalls Potenzansitze verwendet. Hier wird die Hemmung durch
NHs iiber eine negative Reaktionsordnung von NHs beschrieben. Einfliisse von
NO und Og sind ebenfalls iber Reaktionsordnungen bertiicksichtigt worden. Die
Ansitze zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit und die untersuchten

Temperaturbereiche sind in Tabelle 4.4 dargestellt.

Tabelle 4.4: Reaktionsgeschwindigkeitsansétze fiir die Standard-SCR bei Verwen-
dung eines Potenzansatzes.

untersuchter Temperatur-

Arbeitsgruppe bereich / °C TStandard—SCR
Huang et al. (2002) 260 bis 300 Eapp - o - c'f\IHS . cqo2
Iwasaki et al. (2009) 200 bis 300 Kapp * CRo - c'f\IHS . 5%2

Metkar et al. (2011) 200 bis 300 o - exp (T4 ) - o - ey - b,
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Die in diesen Arbeiten ermittelten Parameter sind in Tabelle 4.5 dargestellt.

Tabelle 4.5: Kinetische Parameter fiir die Standard-SCR bei Verwendung eines

Potenzansatzes.
. kJ
Arbeitsgruppe  Ea/— s b q
mol
Huang et al. - —0,11 bis —0, 15 0,88 bis 0,94 0,41 bis 0,36
Iwasaki et al. - —0,11 bis —0,21 0,81 bis 0,88 0,29 bis 0,34
Metkar et al. 42 —0,27 bis —0,32 0,97 bis 1,09 0,52 bis 0,59

Zur Beschreibung des NHs-Mehrverbrauchs werden in der Literatur verschiede-
ne Ansitze verwendet. Schuler (Schuler, 2009) hat die beobachteten temperatu-
rabhéngigen Stéchiometrien im kinetischen Modell iiber die experimentell beob-
achteten stochiometrischen Koeffizienten abgebildet, die in Kennfeldern hinter-
legt sind. Die Arbeitsgruppe um Olsson (Sjovall et al., 2010) hingegen hat zur
kinetischen Beschreibung dieses Effektes eine Stochiometrie fiir die vermutete
Oberflachenreaktion entwickelt. Adsorbiertes NHs reagiert mit NO und O2 aus
der Gasphase.

6 NH3 S 45 NO +2 Oy — 5,5 Ny + 9 HyO (4.36)

Die Arbeitsgruppe um Tronconi (Colombo et al., 2012) hat zur Beschreibung
des NHs-Mehrverbrauchs einen beschleunigenden Effekt von NO auf die NHs-
Oxidation integriert. Hierbei beschreibt Onu, den Bedeckungsgrad der Kataly-
satoroberfliche mit NHs und v die Abhéngigkeit von der NO-Eintrittskonzen-
tration.

TNH;—Ox. = ko - exp (—EA . (% — %)) - ONH; - (1 — - cNo) (4.37)

Kinetische Parameter zur NOy-induzierten NHsz-Oxidation sind in der Literatur

noch nicht publiziert worden.

Bei dquimolarem Einsatzverhiltnis von NO zu NOs erreicht die SCR-Aktivitéit

am KEisen-Zeolith-Katalysator (Devadas et al., 2006) ebenso ihr Maximum, wie
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an den vorher untersuchten, vanadiumbasierten Katalysatoren (Koebel et al.,
2001). Die Reduktion von NOy lduft dann nach folgender Stéchiometrie ab.

4 NH; + 2 NO + 2 NOy — 4 Ny + 6 Hy0 (4.38)

Diese Reaktion wird aufgrund ihrer hoheren Reaktionsgeschwindigkeit als Fast-
SCR bezeichnet. Thre Reaktionsgeschwindigkeit ist bei den Untersuchungen von
Koebel (Koebel et al., 2001) mindestens 10-mal héher als die der Standard-
SCR. Bei einem Eintrittsverhéltnis von NO2:NOx < 0,5 lduft am Katalysator
bis zum vollstdndigen Verbrauch von NOs die Fast-SCR und erst im Anschluss
die Standard-SCR ab (Iwasaki und Shinjoh, 2010).

Reaktionsmechanismus Fast-SCR:

Durch instationére Analyse der Reduktion von NO:NOs (1:1) mit NHs hat die
Arbeitsgruppe um Tronconi (Grossale et al., 2008b) gezeigt, dass diese in zwei
Schritten ablduft. Im ersten Schritt wird durch Dimerisierung von Stickstoff-
dioxid N2Oy gebildet. Dieses reagiert mit Wasser zu HONO und HNOs. Die
gebildeten Séduren reagieren mit NHs zu Ammoniumnitrit (NH4NO2), welches
rasch zu Stickstoff, Wasser und Ammoniumnitrat (NH4NO3) zerfllt.

2 NO; = N2Oy (
N0, + H20 = HONO + HNOj3 (

NH; + HONO = NHf + NO; = [NH4NO3] — N + 2 H20 (4.41
NH; + HNO3 = NHJ 4+ NO; = NH4NO3 (

Der zweite Schritt basiert auf dem Zerfall von NH4NOj3 (Gleichung (Riickre-
aktion von 4.42)), der anschliefenden Oxidation von NO mit HNO3 und der
Reduktion von salpetriger Sdure mit Ammoniak (Gleichung (4.41)).

HNOj; + NO = NO, + HONO (4.44)
NH;3 + HONO — Ny + 2 H,O



4.4 NO-SCR 31

Die Beschreibung des Mechanismus erfolgt in den Gleichungen (4.39) bis (4.44)
iiber molekulare Spezies. Der reale katalytische Mechanismus verlduft jedoch
iiber die zugehorigen adsorbierten Oberflichenspezies. Bei Substitution der mo-
lekularen Spezies (HONO und HNO3) durch Nitrit- und Nitratspezies wird die
Reaktionssequenz der Fast-SCR durch folgende Gleichungen beschrieben.

2 NHs + H,O = 2 NHJ + 0~

2 NOy + 0?~ = NO3 + NO3
NO3; + NO = NO; + NO;

2 NHS +2 NO; — 2 Ny +4 HyO

4.45)
4.46)
4.47)

(
(
(
(4.48)
In Summe ergibt sich daraus die stéchiometrische Gleichung der Fast-SCR
(4.38). Als geschwindigkeitsbestimmenden Schritt hat Grossale (Grossale et al.,
2008b) die Reduktion von Nitraten durch NO beziehungsweise die Oxidation
von NO durch Nitrate identifiziert.

Im Gegensatz zur Standard-SCR wird die Fast-SCR nur bei Temperaturen
< 200°C mit steigender NHjz-Eintrittskonzentration signifikant verlangsamt
(Grossale et al., 2009). Bei hoheren Temperaturen wird maximal ein Riick-
gang von 10 % des NOy-Umsatzes beobachtet (Grossale et al., 2008a). Die Ar-
beitsgruppe um Wokaun (Devadas et al., 2006) hat den Einfluss von HoO auf
die Reduktion von NOx mit NHj3 untersucht. Sie haben dabei festgestellt, dass
Wasserdampf die Reduktion mit NHg bei einem dquimolaren Eintrittsverhéltnis
von NO2:NOx nur sehr schwach beeinflusst. Grossale (Grossale et al., 2008a)
hat hingegen beschrieben, dass die Anwesenheit von Wasserdampf iiber den
gesamten untersuchten Temperaturbereich einen beschleunigenden Effekt auf
die Fast-SCR zeigt. Sauerstoff beeinflusst die Fast-SCR im Konzentrationsbe-
reich von 2 bis 10 Vol.% nicht (Grossale et al., 2008a). Ein stéchiometrischer
NHs-Mehrverbrauch ist bei der Fast-SCR nicht zu beobachten (Schuler, 2009).

Zur kinetischen Beschreibung der Fast-SCR werden in der Literatur Eley-Ride-
al-Ansitze verwendet. Der Einfluss von NO, NO2 und NH3 wird in den Arbeiten
von Chatterjee (Chatterjee et al., 2007), Schuler (Schuler, 2009), Wang (Wang
et al., 2011) und Metkar (Metkar et al., 2013) mit einer Reaktionsordnung von
1 beschrieben. Zusétzlich hat die Gruppe um Weibel (Chatterjee et al., 2007)
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eine Hemmung durch die NO2-Eintrittskonzentration zur Beschreibung der Re-
aktionsgeschwindigkeit integriert, welche mithilfe einer Hemmkonstante (Kno, )

und einer Konstante € beriicksichtigt wird

_EA> CNO * CNO» - ONH3

. 4.49
R-T KN02 . (E+CN02) ( )

TFast—SCR = Ko - exp (
Die Arbeitsgruppe um Krutzsch (Chatterjee et al., 2010) hat den Einfluss
von Wasserdampf auf die Reaktionsgeschwindigkeit der Fast-SCR mit einer
Reaktionsordnung beriicksichtigt, welche jedoch bei typischen Dieselabgasen
(cu,0 =~ 10Vol.%) einen Wert von null erreicht. Die kinetischen Parameter
aus den beschriebenen Arbeiten in der Literatur sind in Tabelle 4.6 zusam-
mengefasst. Die Arbeitsgruppe um Krutzsch hat keine kinetischen Parameter

publiziert.

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

kJ
Arbeitsgruppe ko Exn/— Ko, €
mol
Chatterjee et al. (2007) 5,331 - 10% el 113 1 1,29-10% mel
m3.s
Schuler (2009) 5,8 - 109 ol 36 0 -
m+-s
= 9 _m?
Wang et al. (2011) 2,5-107 67,1 0 -
Metkar et al. (2013) 5,710 —gmol 69,9 0 -

m s
washcoat

Bei einem NO2:NOy-Einsatzverhiiltnis > 0,5 im Abgas lduft zusétzlich zur Stan-
dard-SCR und Fast-SCR die sogenannte NO2-SCR ab.

3 NOy + 4 NH3 — 3,5 Na + 6 Hy0 (4.50)

Bei Temperaturen < 200 °C lduft auch die NO2-SCR unter Bildung von NH;NO3
am Eisen-Zeolith-Katalysator ab (Iwasaki und Shinjoh, 2010). Bei Temperatu-
ren > 170 °C wird NH4NO3 zu NoO und Wasser zersetzt.

2 NOs + 2 NHz — Ny + NH4NO3 + H2O (4.51)
NH4NO3 — N>O + 2 H2O (452)
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Die NO3-SCR ist bekannterweise im Temperaturbereich von 150 bis 450 °C lang-
samer als die Fast-SCR (Koebel et al., 2002; Iwasaki und Shinjoh, 2010). De-
vadas (Devadas et al., 2006) hat gezeigt, dass Messungen fiir ein dquimolares
Einsatzverhiiltnis von NO2:NO im Temperaturbereich von 200 bis 550 °C zu ei-
nem hoheren NOy-Umsatz fithren als Messungen mit einem Eintrittsverhéltnis
> 0,5. Ab Temperaturen von 550 °C zeigen sowohl die NO3-SCR als auch die
Standard-SCR hohere NOy-Umsitze als die NO2-SCR. Im stationéren Betrieb
weist das Salpetersdureabgas immer ein Eintrittsverhéltnis < 0,5 auf. Daher ist
die NO2-SCR fiir diese Arbeit nicht relevant. Im weiteren Verlauf der Arbeit
wird der Begriff NOx-SCR nur auf die Standard-SCR und Fast-SCR bezogen.

4.5 N,O-SCR

Untersuchungen von Kato (Kato et al., 1986) an nichtmetallausgetauschten und
Eisen-Zeolith-Katalysatoren haben gezeigt, dass bei der Reduktion von NOg mit
NHgz auch eine Reaktion von NoO mit NHjs stattfindet. Die Forschungsgruppe
um Kieger (Mauvezin et al., 1999) beobachten dies ebenfalls bei der Untersu-
chung der Zersetzung von N2O in Anwesenheit von NHjs. Eisen-Zeolithe der
BEA-Struktur haben die hochste Aktivitét fiir die NoO-SCR (Delahay et al.,
1999). Die Reduktion folgt einer 2:3-Stéchiometrie (Coq et al., 2000b).

2 NH3 + 3 N2O — 4 Ny + 3 H20 (453)

Reaktionsmechanismus N;O-SCR:

Die Gruppe um Kieger (Mauvezin et al., 2000) hat zur Untersuchung der NoO-
SCR an einem Eisen-BEA-Katalysator temperaturprogrammierte Experimente
(Reduktion (TPR), Oxidation (TPO) und Desorption (TPD)) in Abwesenheit
von O durchgefithrt. Dabei ist von ihnen durch Isotopenmarkierung (**NHj,
14N20) gezeigt worden, dass der katalytische Abbau von NoO mit NH3 zu Nj
iiber zwei parallel ablaufende Reaktionswege erfolgt. Bei der ersten Reaktion
handelt es sich um einen Redoxzyklus an Eisen-lonen, bei dem N2O und NHjs
als Oxidations- und Reduktionsmittel involviert sind. Sie interagieren an zwei
unterschiedlichen aktiven Spezies und spalten die NN-O-Bindungen des N2O-

Molekiils auf. Bei dem zweiten Reaktionsweg hingegen verlduft die Reaktion
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von N2O und NHjs an einem aktiven Zentrum, an dem das NoO-Molekiil an
der N-NO-Bindung gespalten wird. Durch ihre Untersuchungen bei stationéren
Bedingungen (7" = 350 °C) haben sie festgestellt, dass sich wéhrend der Reduk-
tion der Verbrauch von N2O zu 86 % durch NN-O-Spaltung und zu 14 % durch
N-NO-Spaltung zusammensetzt. Der Reaktionsmechanismus durch NN-O-Spal-
tung von N2O basiert auf dem Zersetzungsmechanismus (vgl. Gleichung (4.2)).
In Anwesenheit von NH3 werden die gebildeten O-Oberflichenspezies mit NHs
zu Stickstoff und H2O reduziert.

3(N20*}N2+O*S)
30#S+2NH;z — Na + 3 Hy,0 (4.54)

Summiert ergeben die Gleichungen die obige Stéchiometrie (4.53). Der Mecha-
nismus der N-NO-Spaltung von N2O bei der N2O-SCR lauft iiber die Bildung
von NO ab. Wihrend der Reduktion hat Coq (Coq et al., 2000b) zu keinem
Zeitpunkt NO am Reaktionsaustritt detektiert. Jedoch ist bei den Desorpti-
onsmessungen von N2O am Eisen-BEA-Katalysator bei 387 °C ein NO-Peak
beobachtet worden, womit die Arbeitsgruppe gezeigt hat, dass die Reaktions-
geschwindigkeit der NO-SCR in Anwesenheit von N2O (NO/N,O < 1) auch in
Abwesenheit von Oz (vgl. Gleichung (4.24)) im untersuchten Bereich viel hoher
ist. Der zugehorige Reaktionsmechanismus zur N-NO-Spaltung ist noch nicht
vollstindig geklért (Mauvezin et al., 2000).

Devadas (Devadas et al., 2006) hat Untersuchungen zur N2O-SCR an einem
nicht gealterten Fe-ZSM-5 Monolith-Katalysator durchgefiihrt. Die Experimen-
ten sind bei konstanten Os- und HsO-Eintrittskonzentrationen von 10 Vol.%
und 5Vol.% bei Variation des NH3:N2O-Eintrittsverhéltnisses von 0,1 bis 3
(Devadas, 2006) durchgefiihrt worden. Die Ergebnisse haben gezeigt, dass der
Katalysator bei Temperaturen < 350 °C inaktiv fiir die N2O-SCR ist. Bei Tem-
peraturen > 600 °C ist ein Umsatz von 95 % erreicht worden. Bei Variation der
NH;s-Eintrittskonzentration ist beobachtet worden, dass auch diese Reduktion
von N2O mit Ammoniak mit steigender NHs-Konzentration gechemmt wird, wie
bereits von der Standard-SCR bekannt. Ferner wurde festgestellt, dass NoO bei
einer Temperatur von 550 °C bezogen auf Gleichung (4.53)iiberstéchiometrisch
verbraucht wird. Devadas (Devadas, 2006) hat den Effekt durch das Ablaufen
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der N2O-Zersetzung und deren Beschleunigung durch die Anwesenheit von NHs

erklart.

Zur kinetischen Beschreibung dieser Reaktion gibt es im Gegensatz zur Stan-
dard-SCR und Fast-SCR nur wenige Arbeiten in der Literatur. Die Arbeitsgrup-
pe um Kieger (Coq et al., 2000b) hat einen Reaktionsgeschwindigkeitsansatz
basierend auf der klassischen Mars’schen Behandlung von Oxido-Reduktions-
Reaktionen (Mars und van Krevelen, 1954) entwickelt. Dabei entsprechen die
Reaktionsordnungen von NHs und N2O der Elementarreaktion nach Gleichung
(4.53). Ebenfalls ist in diesem Ansatz bereits der Einfluss der am Katalysator
adsorbierten NHs-Spezies berticksichtigt. Fiir die Ermittlung der kinetischen
Parameter miisste jedoch eine viel detailliertere Versuchsmatrix durchgefiihrt
werden. Die Arbeitsgruppe um Tronconi (Colombo et al., 2012) hat zur Be-
schreibung der NoO-Reduktion mit NHs einen &hnlichen kinetischen Ansatz
verwendet, wie bereits fiir die NOx-SCR. Der Einfluss der N2 O-Konzentration
wird mit einer Reaktionsordnung von 1 beriicksichtigt. Diese Gruppe hat die
fiir die Beschreibung ermittelten kinetischen Parameter nicht publiziert. Die
Arbeitsgruppe um Balakotaiah (Metkar et al., 2013) beschreibt die NoO-SCR
mit einem Eley-Rideal-Ansatz. Adsorbierter Ammoniak reagiert mit NoO aus

der Gasphase.

-E
TN,O-SCR = Ko GXPR%; N5 O ONHg (4.55)

Die publizierten kinetischen Parameter basieren auf den Messdaten der Arbeits-

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

Tabelle 4.7: Kinetische Parameter fiir die NoO-SCR (Gleichung (4.55)).

kJ
Author ko Er/—
mol

1
Metkar et al. (2013) 1,65 100 ——— 90

Myashcoat S







5 Versuchsanlage

Die kinetischen Untersuchungen werden an einer voll automatisierten Versuchs-
anlage durchgefiihrt. Diese wurde von Perbandt (Perbandt, 2011) aufgebaut und
mit einer baugleichen Versuchsanlage der ThyssenKrupp Industrial Solutions
AG anhand von geeigneten Referenzversuchen beziiglich des EnviNOx®-Ver-
fahrens validiert. Die Laboranlage ist in Abbildung 5.1 gezeigt. Das zugehorige
FlieBschema ist in Abbildung 5.2 dargestellt. Der Aufbau und die eingesetzten

analytischen Komponenten werden im Anschluss beschrieben.

sl *?

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

5.1 Beschreibung der Katalysatortestanlage

Typische Abgasbedingungen von Salpetersidureanlagen kénnen mit der Labor-
anlage simuliert werden. Die Gasdosierung erfolgt iiber Massendurchflussregler
(MFC) der Firma Bronkhorst High-Tech. Die Durchflussraten fiir die einzelnen
Komponenten sind in Tabelle A.6 im Anhang aufgelistet. Zur Erzeugung von
Wasserdampf wird ein Verdampfersystem der Firma Bronkhorst High-Tech ver-
wendet (Controlled Evaporation and Mixing (CEM)). Dieses besteht aus einem
MFC fiir Wasser in fliisssiger Form und einem entsprechenden Regelventil. Zwi-
schen dem HyO-Vordruck und dem Anlagendruck herrscht eine Druckdifferenz

von 0,7 bar. Der HoO-Vordruck wird durch Beaufschlagung des Vorratsbehalters
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mit Na bereitgestellt. Die Regelung des Druckes ist elektronisch ausgefiihrt. Als
optimale Verdampfungstemperatur wurde von Perbandt (Perbandt, 2011) eine
Temperatur von 10 K oberhalb des Taupunktes ermittelt. Die Druckabhéingig-
keit der Verdampfung wird durch das Prozessleitsystem berticksichtigt und die
jeweilige Verdampfungstemperatur automatisch eingestellt. Wasserdampf wird
dem Gasstrom als letzte Komponente beigemischt. Die Rohrleitungen werden
zur Vermeidung des Auskondensierens von Wasserdampf auf eine Temperatur
von 150 °C beheizt. Der eingestellte Abgasstrom kann direkt auf den Reaktor
beaufschlagt oder iiber eine Bypass-Leitung gestromt werden. Die eingesetzten
Reaktoren und deren Heizung werden anschlieBend beschrieben. Der Absolut-
druck wird im Anschluss am gewéhlten Reaktorsystem mit einem Prézisions-
drucktransmitter (DMP 331i) in der Abgasleitung gemessen. Zur Bestimmung
eventueller Druckverluste iiber der Katalysatorschiittung wird ein Differenz-
drucktransmitter (DMP 331) verwendet. Die Geréte zur Druckmessung sind
beide von der Firma BD-Sensors. Der Anlagendruck wird iiber ein elektrisch
betriebenes Druckregelventil der Firma Bronkhorst High-Tech geregelt. Der
Anlagenbetrieb ist auf Driicke von 1,5 bis 13 baraps fiir das Medium Stickstoff
ausgelegt. Vor der Gasanalyse ist ein 4-2-Wegeventil installiert, welches manu-
ell bedient wird. Es ermdglicht ein unmittelbares Umschalten von Prozess- zu
Nullgas und somit eine Durchstrémung der Analytik mit No wihrend des Ver-
suchsbetriebs.

Der Anlagenbetrieb ist vollstandig automatisiert. Die Prozesssteuerung wur-
de mit der Software LabVIEW (National Instruments, Version 8.5) realisiert
(Perbandt, 2011). Uber das Leitsystem werden zwei LOG-Dateien am Anlagen-
rechner gespeichert. Die erste Datei dient der Uberwachung des Prozessablaufes
und wird in einem Zeitintervall von zehn Sekunden aktualisiert. Sie beinhaltet
Messwerte der einzelnen Anlagenkomponente und Alarme zur Rekonstruktion
des Versuchsablaufes. Bei der zweiten Datei handelt es sich um eine Messda-
tendatei. Sie wird nach Aufnahme eines Analysen-Spektrums aktualisiert und
enthélt Informationen, die fiir die Versuchsauswertung benétigt werden. Zur au-
tomatisierten Durchfithrung der Versuche ist ein Modul in die Anlagensteuerung
integriert, das es ermdglicht, die Versuchsparameter (Temperatur, Druck, Ein-
trittskonzentrationen, Haltezeit) nach einer festgelegten Routine durchzufiihren.

Dies ermoglicht einen 24-Stunden-Versuchsbetrieb.
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Zur Durchfithrung der Versuche sind zwei Reaktoren vorhanden (Abbildung
5.3). Bei Versuchen in Abwesenheit von NHs wird ein Reaktor aus Edelstahl
eingesetzt. Der Innendurchmesser betrigt 18 mm. Die Beheizung des Reaktors
erfolgt mit einem Rohrofen (FRVT-40/500/1100) der Firma Linn High Term
GmbH. Der Reaktor wird von oben nach unten mit dem synthetischen Ab-
gas durchstromt. Zur Positionierung der Katalysatorschiittung ist nach ca. zwei
Dritteln der Lange des Rohrreaktors ein quer verschweifites Edelstahlnetz mit
einer Maschenweite von 50 pm installiert. 20 mm oberhalb der Katalysator-Frit-
te befindet sich ein Thermoelement zur Detektion der vorherrschenden Tem-
peratur in der Katalysatorschiittung. Die Regelung der Temperatur erfolgt mit
Hilfe einer Kaskadenregelung iiber das Thermoelement im Katalysatorbett (Per-
bandt, 2011). Fiir die Messreihen in Anwesenheit von NH3z wird ein beschich-
teter Reaktor mit einem Innendurchmesser von 18 mm verwendet. Die innen-
seitige Beschichtung mit einem hydrophoben Sol des Rohreaktors wurde vom
Karl-Winnacker-Institut der DECHEMA Gesellschaft fiir Chemische Technik
und Biotechnologie e.V. durchgefiihrt. Die Beschichtung vermeidet die Oxida-
tion von gasformigen Ammoniak in Anwesenheit von Sauerstoff durch das im
Stahl enthaltene Eisen des Rohrreaktors.

A Gasstrom B Gasstrom

Hohe der
Katalysator-
schilttung
Glasperlen

Ther 20mm

Beschichtung
mit einem
hydrophoben Sol

Quarzwolle

Thermoelement

o
%/ Katalysatorschittung

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

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

te der Firma HORST GmbH verwendet. Die Temperaturregelung findet iiber
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die Heizmanschette statt. Zur Messung der im Katalysatorbett vorherrschen-
den Temperatur ist ein Thermoelement axial im Reaktor installiert. Der Kata-
lysator wird aufgrund der Eigenaktivitdt von metallischen Katalysator-Fritten
beziiglich der NH3-Oxidation nicht wie im Edelstahlreaktor positioniert. Hierfiir
wird Quarzwolle verwendet, die zur Gewéhrleistung einer ebenen Auflagefliche
mit Glasperlen aufgefiillt wird. Das Thermoelement ist 220 mm unterhalb des
Reaktoreintritts positioniert. Damit sich das Thermoelement stets in der Mit-
te der Katalysatorschiittung befindet, muss das Volumen der Glasperlen an
das eingesetzte Katalysatorvolumen des jeweiligen Versuches angepasst werden.
Die Katalysatorschiittung wird wiederum mit Glasperlen aufgefiillt. Der Reak-
tor wird vor Beginn der Versuche in Anwesenheit von NH3 und anschliefend in
konstanten Zeitintervallen auf Inertheit tiberpriift. Wahrend der Durchfiithrung
der entsprechenden Versuche ist zu keinem Zeitpunkt eine Aktivitéit beziiglich
der NH3-Oxidation festgestellt worden. Die Reaktoren werden iiber denselben
Rohrleitungsanschluss in der Laboranlage installiert, daher ist immer nur der
Betrieb des ausgewéhlten Reaktors moglich.

Zur axialen Wirmeverteilung der eingesetzten Reaktoren sind entsprechende
Vorversuche durchgefithrt worden. Die Versuche beziiglich des Edelstahlreak-
tors sind von Perbandt (Perbandt, 2011) detailliert beschrieben. Das axiale
Temperaturprofil fiir den beschichteten Reaktor ist im Anhang in Abbildung
A.1 dargestellt. Die Temperatur ist in beiden Reaktoren axial konstant. Per-
bandt zeigt zusétzlich, dass die beobachteten Temperaturunterschiede zwischen
dem Anfang und der Mitte der Katalysatorschiittung im Edelstahlreaktor ver-
nachléssigbar klein sind und die Katalysatorschiittung als isotherm angenom-
men werden kann. Entsprechende Versuche konnten im beschichteten Reaktor
konstruktionsbedingt nicht durchgefithrt werden. Bei den untersuchten Reak-
tionen handelt es sich um exotherme Reaktionen. Die héchste Exothermie wei-
sen hierbei die Reduktionsreaktionen auf (Standard-SCR, Fast-SCR, N2O-SCR)
auf. Wird NHs als stochiometrisch begrenzende Komponente angenommen, so
ist bei einer Eintrittskonzentration von cnm,,r = 400 ppm eine eine maximale
Temperaturerhdhung von ~ 8K zu erwarten (vgl. Abschnitt A.5). Abbildung
A.2 zeigt jedoch, dass die Temperatur der Katalysatorschiittung bei Beauf-
schlagung des Katalysators mit den Reaktanten unter Beriicksichtigung der frei

werdenden Adsorptionswidrme von NHj als isotherm betrachtet werden kann.
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Analytik

Zur Analyse der Gaskomponenten werden ein Fourier-Transformations-Infrarot-
Spektrometer (FTIR-Spektrometer) und fiir das nicht IR-aktive Oz-Molekiil
ein paramagnetisches Wechseldruckverfahren verwendet. Bei den eingesetzten
Gerédten handelt es sich um das Modell Nicolet 5700 FTIR Spectrometer der
Firma Thermo Fisher Scientific und einen OXYMAT 6 der Firma Siemens.
Fiir die zu analysierenden Komponenten (NO, NO2, N2O, NH3 und H2O) wird
eine Gasmesszelle mit 2 m Strahlenléinge verwendet. Aufgrund ihrer Besténdig-
keit und ihres Transmissionsbereichs (750 bis 4000 cm ™ ') sind Bariumfluorid-
Fenster in der Gasmesszelle eingesetzt. Zur Spiilung der optischen Bank wird
Druckluft verwendet, die iiber einen Adsorptionstrockner der Firma Zander
Aufbereitungstechnik (Modell K-MT 1) aufbereitet wird. Hierdurch wird fiir
Betriebszeiten von mehr als 24 Stunden eine vernachléssigbarer Nullpunktdrift
des Spektrometers gewéhrleistet. Zur Vermeidung von Ablagerungen und Kor-
rosion der Spiegel wird die Gasmesszelle auf 150 °C temperiert.

Das Spektrometer wird iiber die Software OMNIC (2006) der Firma Thermo Fis-
her Scientific bedient. In dieser sind Analysenroutinen angelegt, die iiber DDE-
Schnittstellen vom Prozessleitsystem zugreifen, wodurch die Routinen ausgefiihrt
werden konnen. Jede einzelne Analyse wird an den Leitrechner iibergeben und
zentral gespeichert. Die Spektrenauswertung erfolgt iiber die Software OM-
NIC mittels Analysemethoden. Diese ist mit der Software TQ-Analyst der Fir-
ma Thermo Fisher Scientific erstellt worden. Die Methoden verwenden den
“Classical Least Square“-Algorithmus (CLS) und basieren auf der Verwendung
von Spektren der einzelnen Komponenten. Perbandt (Perbandt, 2011) und die
ThyssenKrupp Industrial Solutions AG haben die verwendeten Analysemetho-
den zur Verfiigung gestellt. Tabelle A.5 zeigt den giiltigen Konzentrations- und
den verwendeten Wellenzahlbereich. Zusitzlich sind die beriicksichtigten Uber-
lagerungen der einzelnen Komponenten aufgelistet.

Der Sauerstoffanalysator OXYMAT 6 arbeitet nach dem paramagnetischen Mess-
prinzip. Dies gewéhrleistet eine absolute Linearitdt und ermdglicht die Parame-
trisierung von kleinsten Messbereichen (Siemens AG, 2011). Der Einbau in der
Laboranlage und die dabei getroffenen Mafinahmen werden von Perbandt (Per-

bandt, 2011) detailliert beschrieben. Fiir die zu untersuchenden Os-Konzentra-
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tionsbereiche sind vier Messbereiche (0 bis 1,5 Vol.%, 0 bis 3 Vol.%, 0 bis 5 Vol.%
und 0 bis 12 Vol.%) definiert. Die ermittelten O2-Konzentrationen werden iiber
analoge Schnittstellen an den Leitrechner iibergeben und lokal gespeichert. Kon-
zentrationen < 5 Vol.% kénnen mit einer Toleranz von 125 ppm ermittelt werden
(Perbandt, 2011). Zur Beriicksichtigung von Querempfindlichkeiten der Kom-
ponenten NO2 und N2O bei der Sauerstoffanalyse sind Korrekturfunktionen,
basierend auf DIN-Normen (DIN, 2002a,b), im Prozessleitsystem hinterlegt.






6 Experimente

Die gesamte Versuchsmatrix wurde an der in Kapitel 5 beschriebenen Versuchs-
anlage durchgefithrt. Zur Simulation der Abgasstréme werden Gase der Linde
AG verwendet. Es handelt sich dabei um Stickstoff 5.0, Sauerstoff 3.5, Distick-
stoffdioxid, Stickstoffmonoxid-, Stickstoffdioxid- und Ammoniak-Priifgase. Die
Nebenbestandteile von Stickstoff 5.0 und des Distickstoffdioxid-Priifgases sind
im Anhang tabellarisch gezeigt (Tabelle A.7 und A.8). Die Zusammensetzung
der jeweiligen NO-, NO2- und NHs-Priifgase und deren Klasse sind ebenfalls im
Anhang in Tabelle A.9 aufgelistet.

Die Anlage wird fiir jede Messreihe mit einem konstanten Normvolumenstrom
(VN) von 2000 rrn“—ll;‘ betrieben. Das fiir die Dosierung verwendete Wasser wird zur
Vermeidung von Ablagerungen im CEM-System iiber das Reinstwassersystem
arium®611VF der Firma Sartorius aufbereitet.

Das Katalysatormaterial, ein Eisen-Zeolith (Tifller et al., 1999), war von der
ThyssenKrupp Industrial Solutions AG ausgewiihlt und in Form von Trilob-Ex-
trudaten (Abbildung A.5) iibergeben worden. Fiir die Untersuchungen werden
die Katalysator-Pellets gebrochen und die entsprechende Grofienfraktion ausge-
siebt. Fiir die Versuchsreihen zur NO-, NH3-Oxidation und N2O-SCR werden
ausschliefllich Partikel der Grofienfraktion 0,31 bis 0,5 mm eingesetzt. Zur Un-
tersuchung der NOy-SCR wurde die Partikelgrofie beispielhaft von 0,31 mm bis
hin zum Vollextrudat variiert. Der Katalysator wird fiir die Untersuchungen der
NO-, NH3-Oxidation und NoO-SCR in Abwesenheit von Oz unverdiinnt einge-
setzt. Bei den Versuchen zur NO,-SCR und NoO-SCR in Anwesenheit von Oz
werden die Eisen-Zeolith-Partikel volumetrisch 1:1 mit Glasperlen der Firma
Carl Roth GmbH + Co. KG derselben Groflenfraktion verdiinnt. Die chemische
Zusammensetzung der Glasperlen ist in Tabelle A.10 aufgefiihrt. Zur Untersu-
chung der Stofftransporteinfliisse bei der NOx-SCR wird fiir die Verdiinnung Si-

liciumcarbid (SiC) mit einer Reinheit von 98,44 % der Firma Wester Mineralien
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(Wester, 2004) eingesetzt. Die Aufbereitung des SiC beschreibt Perbandt (Per-
bandt, 2011) detailliert. Durch Arbeiten von Pérez-Ramirez (Peréz-Ramirez,
2002) und Perbandt (Perbandt, 2011) wird belegt, dass die Verdiinnung des Ka-
talysatormaterials fiir den Ubertrag auf den unverdiinnten Reaktor beziiglich
der in dieser Arbeit untersuchten Reaktionen zuléssig ist.

Bei der Befiillung des Reaktors, insbesondere bei Einsatz von verdiinntem Ka-
talysatormaterial, muss besonders darauf geachtet werden, dass eine homogene
Verteilung der Katalysatorschiittung gewahrleistet werden kann. Dies wird iiber
die von Perbandt (Perbandt, 2011) erarbeitete Technik zur Befiillung der Re-
aktoren erreicht.

Vor Beginn jedes Versuchs werden die Katalysatorproben mit N2 durchstrémt
und zur Uberpriifung der MFC/Bestimmung der Eintrittskonzentrationen wird
eine Bypass-Messung durchgefiihrt. Wiahrend des Aufheizens des Reaktors wird
die Katalysatorschiittung weiterhin mit No durchstréomt. Der Gasstrom wird
wéhrenddessen nicht iiber die Analytik, sondern direkt ins Abgas geleitet. Nach
Erreichen der Reaktionstemperatur, welche von der jeweiligen Reaktion abhéngt,
wird der Katalysator mit der zu untersuchenden Abgaszusammensetzung beauf-
schlagt und die Analytik zugeschaltet. Bei den Experimenten zur NO-Oxidation
werden bei konstanten Eintrittskonzentrationen Temperaturvariationen durch-
gefiihrt. Die Schrittweite betrigt 10 K und jede Temperatur wird fiir 60 Minuten
gehalten. Bei den Untersuchungen in Anwesenheit von NHz wird die Tempe-
ratur konstant gehalten und die Eintrittskonzentrationen werden variiert. Die
Haltezeit der Betriebspunkte bis zum Erreichen des stationédren Zustands kann
bis zu drei Stunden betragen und ist abhéingig von der eingesetzten Katalysator-
menge. Die Anpassung der Haltezeit an die Reaktion muss erfolgen, damit fiir
die statistische Auswertung geniigend stationidre Messpunkte (mindestens acht
FTIR-Spektren) vorliegen. Die Versuche werden iiber die automatische Pro-
zesssteuerung durchgefiihrt, nach Beriicksichtigung der jeweiligen Haltezeiten.
Fiir Versuche bei Variation der NO-, NO2- und NHs-Eintrittskonzentrationen
werden die Konzentrationen von Oz und H2O konstant bei Werten von 2,5 be-
ziehungsweise 0,32 Vol.% gehalten, wenn nicht anders angegeben.

Fiir die Datenanalyse muss beachtet werden, dass durch die kontinuierliche Be-
triebsweise der Anlage sowohl instationdre als auch stationdre Daten aufge-

zeichnet werden. Zur Ermittlung der kinetischen Parameter der Reaktionsge-
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schwindigkeit fiir den stationdren Prozess konnen die ermittelten instationéren
Messpunkte nicht verwendet werden. Zum Sortieren der Datensitze nach Be-
triebszustand wird ein mit der Software LabVIEW ((National Instruments,
Version 8.5) erstelltes Statistik-Programm (“Datenvektorstatistik®) genutzt. In
dem Programm ist ein Algorithmus hinterlegt, der den zu variierenden Pa-
rameter (Temperatur oder Konzentration) bewertet und Messwerte bei stati-
ondrer Grofle auswéhlt. Die Bewertung des stationédren Zustands erfolgt iiber
den Mittelwert von drei vorangegangenen Messungen. Die Grofle ist als sta-
tionédr definiert, sobald die Abweichung der darauf folgenden vierten Analyse
< 0,1 % betrigt. Die hieriiber extrahierten Parameter werden in einem angeleg-
ten Datenfeld gesondert abgespeichert. Im Anschluss werden fiir jeden Daten-
satz (Temperatur, Konzentrationen der Komponenten und Druck) die Anzahl
der stationdren Analysen, die Minima und Maxima, das arithmetische Mittel,
die Standardabweichung, die Varianz und der Median ermittelt und iiber die
Software DIAdem ausgegeben. Fiir das weitere Vorgehen wird der Median ver-
wendet, da dieser im Vergleich zum arithmetischen Mittel stabiler gegeniiber
Ausreiflern ist (Steland, 2007). Perbandt (Perbandt, 2011) zeigt in seiner Ar-
beit, dass die erlduterte Aufbereitung und Statistik der Messwerte zuverléssig

ist und reprisentative Werte fiir den variierten Parameter berechnet werden.






7 Experimentelle Untersuchungen der einzelnen

Reaktionen

Die am Katalysator ablaufenden Reaktionen werden einzeln fiir die Entwicklung
entsprechender Reaktionsgeschwindigkeitsanséitze untersucht. Im Anschluss wer-
den die Versuchsmatrizen gezeigt, die daraus resultierenden Ergebnisse darge-
stellt und die beobachteten Einfliisse diskutiert. Zur Ubersicht sind die Reak-
tionsbedingungen der durchgefiihrten Messungen tabellarisch im Anhang (vgl.

Abschnitt A.4) zusammengefasst.

7.1 NO-Oxidation

Zur Untersuchung der NO-Oxidation am Eisen-Zeolith-Katalysator werden sys-
tematische Variationen der Eingangskonzentrationen und des Druckes als Funk-
tion der Temperatur durchgefiihrt. Falls nicht anders angegeben betrigt die Ka-
talysatoreinwaage 6,0 g. Die Temperaturvariation bei einem Druck von 6,63 bar
wird an 6,5 g Katalysator durchgefiihrt. Die Kérnung der eingesetzten Schiittung
betrédgt 0,315 bis 0,500 mm. Die untersuchten Bereiche fiir die einzelnen Kom-
ponenten sind in Tabelle 7.1 aufgelistet. Die Messungen haben gezeigt, dass
der Umsatz bei der Oxidation von NO nicht von der NO-Eintrittskonzentra-
tion abhéngt. Bei der Variation der Os-Eintrittskonzentration hingegen wird
beobachtet, dass die NO2-Austrittskonzentration vom O2-Gehalt der Abgaszu-
sammensetzung beeinflusst wird. In Abbildung 7.1 ist das Verhéltnis der NOo-
Austrittskonzentration zur NO-Eintrittskonzentration bei Variation des Sauer-
stoffgehaltes als Funktion der Temperatur dargestellt. Der Katalysator zeigt
mit zunehmender O2-Eintrittskonzentration eine vermehrte Bildung von NOs.
Bei einer Temperatur zwischen 350 bis 370 °C wird ein Maximum fiir NO2
erreicht, welches mit sinkender Os-Eintrittskonzentration zu hcheren Tempe-

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

Variable Bereich Einheit
CNO 205 bis 1019 ppm
co, 0,2 bis 3,7 Vol.%
CNOo 0  bis 192 ppm
CH,0 0 bis 1,07 Vol.%

P 1,55 bis 6,63 bar
T 200  bis 500 °C

der Seite von NO, daher wird der Umsatz zu NOs geringer. Der Einfluss der
Variation des NO:NOs-Eintrittsverhéltnisses ist in Abbildung 7.2 dargestellt.
Bei dem untersuchten NO:NOs-Eintrittsverhiltnis von 1:1 am Reaktoreintritt
steigt die Zunahme an NOs am Reaktoraustritt deutlich langsamer als bei der
Bereitstellung von reinem NO am Reaktoreintritt. Ab Temperaturen > 400 °C
hat die NOy-Eintrittszusammensetzung keinen Effekt mehr auf das Verhéltnis
der NOs-Austrittskonzentration zur NO-Eintrittskonzentration. Die Anwesen-
heit von NOs hat somit bis zur Einstellung des Gleichgewichts bei ~ 400 °C
einen verlangsamenden Effekt auf die Reaktionsgeschwindigkeit der NO-Oxida-
tion, welcher bereits in der Literatur beschrieben wurde (Capek et al., 2007).
Durch Adsorption von NO2 am Katalysator (Rivallan et al., 2009) werden die
aktiven Zentren fiir die NO-Oxidation blockiert (Metkar et al., 2011).
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Abbildung 7.1:

Abbildung 7.2
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Die Anwesenheit von Wasserdampf verringert die Aktivitat des Katalysators fiir
die NO-Oxidation ebenfalls (Abbildung 7.3). Mit steigender HoO-Eintrittskon-
zentration nimmt die NO2-Austrittskonzentration bis zu einer Temperatur von
400 °C ab. Das Erreichen der maximalen NOs-Austrittskonzentration verschiebt
sich bei Erhéhung des HoO-Gehaltes zu hoheren Temperaturen. Es zeigt sich
keine lineare Abhéngigkeit des hemmenden Einflusses von der HoO-Eintritts-
konzentration. Der beobachtete Einfluss erklart sich durch die Adsorption von
H20 an dem eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator (Sun et al., 2001). Wasser-
dampf blockiert die aktiven Spezies der NO-Oxidation (Brosius und Martens,
2004).
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Abbildung 7.3: Verhéltnis der NOs-Austrittskonzentration zur NO-Eintrittskon-
zentration (cno,g ~ 400 ppm) bei Variation der H2O-Eintritts-
konzentration als Funktion der Temperatur fiir einen Druck von
1,55 bar.
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7.2 NH3-Oxidation mit Oy

Zur Untersuchung der NHs-Oxidation am Eisen-Zeolith-Katalysator werden
systematische Variationen der Eingangskonzentrationen und des Druckes als
Funktion der Temperatur durchgefiihrt. Die Katalysatoreinwaage betriagt 7,0 g.
Die Kornung der eingesetzten Schiittung betriagt 0,315 bis 0,500 mm. Die unter-

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

Tabelle 7.2: Versuchsmatrix fiir die NHsz-Oxidation mit Os.

Variable Bereich Einheit
CNHj 104  bis 962 ppm
COoy 1,22 bis 3,97 Vol.%

CH,O 0,16  bis 2,00 Vol.%
P 1,6 bis 6,7 bar

T 270  bis 450 °C

Mit steigender Os-Eintrittskonzentration wird eine Abnahme der NHs-Aus-
trittskonzentration beobachtet (Abbildung 7.4). Bei einer Temperatur von 300 °C
zeigt sich, dass der Umsatz von NHs nur sehr gering ist, der O2-Gehalt der
Gasmischung hat keinen Einfluss. Ab Temperaturen > 350 °C ist hingegen ein
beschleunigender Effekt auf den NHs-Verbrauch zu beobachten. Dieser Einfluss

ist bereits in der Literatur beschrieben (Grossale et al., 2008a).
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Abbildung 7.4: NH3-Austrittskonzentration (cnm,r ~ 400ppm) bei Variation
der Temperatur als Funktion der Os-Eintrittskonzentration fiir
einen Druck von 1,6 bar.

Der Einfluss der H>O-Eintrittskonzentration auf die NH3-Oxidation mit Oz ist
in Abbildung 7.5 dargestellt. Bei einer Temperatur von 290 °C ist der Umsatz
an NHs nur sehr gering und es ist keine Abhéngigkeit von der HoO-Eintritts-
konzentration zu beobachten. Ab Temperaturen > 370 °C hingegen wird die
NH;-Oxidation mit steigendem HsO-Gehalt verlangsamt. Wie bereits bei der
NO-Oxidation beobachtet, wird die Aktivitét fiir die NHs-Oxidation mit O2 am
Eisen-Zeolith-Katalysator mit steigender Ho O-Eintrittskonzentration gehemmt.
Der inhibierende Effekt verlauft nicht proportional zur H2O-Eintrittskonzen-
tration. Auch bei dieser Reaktion kann also vermutet werden, dass die aktiven
Spezies fiir die NH3-Oxidation durch Wasserdampf blockiert werden (Gongs-
hin und Yang, 2005). Die Hemmung durch Wasserdampf ist bereits von der
Arbeitsgruppe um Tronconi (Grossale et al., 2008a) beschrieben worden. In
dieser Arbeit waren Variationen der NHs-Eintrittskonzentration bei einer kon-
stanten O2-Konzentration von 2,5 Vol.% durchgefiihrt worden, wodurch sich das
Eintrittsverhéltnis NH3:O5 dnderte und der Einfluss der NHs-Eintrittskonzen-

tration nicht direkt aus den Messungen abgeleitet werden kann.
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Abbildung 7.5: NH3-Austrittskonzentration (cxms,r ~ 400ppm) bei Variation
der Temperatur als Funktion der HoO-Eintrittskonzentration fiir
einen Druck von 1,6 bar.

7.3 NO,-SCR

Zur Untersuchung der NOL-SCR am Eisen-Zeolith-Katalysator werden syste-
matische Variationen der Eingangskonzentrationen als Funktion der Tempera-
tur bei einem Druck von 1,7bar durchgefiihrt. Die Katalysatoreinwaage be-
trigt 0,94g. Da mit dem eingesetzten Katalysatorvolumen keine ausreichend
hohe Bodenstein-Zahl (Bo, vgl. Abschnitt A.3) erreicht werden kann, wird zur
Erhchung der Bodenstein-Zahl und somit zum Ausschluss von axialer Dispersi-
on die Katalysatorfraktion mit Inertmaterial im volumetrischen Verhé&ltnis von
1:1 verdiinnt. Bei den Versuchen mit einer Katalysatorkérnung von 0,31 bis
0,5 mm werden Glasperlen derselben Grofienfraktion verwendet. Bei den Expe-
rimenten zur Variation der Partikelgrofie wird gebrochenes Siliciumcarbid einge-
setzt. Die untersuchten Bereiche fiir die einzelnen Komponenten sind in Tabelle

7.3 aufgelistet.
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Tabelle 7.3: Versuchsmatrix fiir die NOx-SCR mit NHs.

Variable Bereich Einheit

CNHg 205 bis 801 ppm
cNO 214 bis 412 ppm

CO, 1,46  bis 3,40 Vol.%

CH,O 0,32 bis 1,00 Vol.%
CNO, 0 bis 125 ppm
Partikelgréfe 0,4  bis Extrudat mm
T 250  bis 450 °C

Bei der Variation der NHs-Eintrittskonzentration (Abbildung 7.6) wird beob-
achtet, dass die Standard-SCR an Eisen-Zeolith-Katalysatoren bei Erhchung
des NH3:NO-Eintrittsverhiltnisses verlangsamt wird. Das NHs wirkt also inhi-
bierend. Dieser Effekt ist bei tieferen Temperaturen stéirker ausgepréigt und kann
bei den hier durchgefiihrten Experimenten ab 374 °C nicht mehr beobachtet wer-
den. Fiir ein NH3:NO-Eintrittsverhéaltnis von 1 deuten die Messdaten daraufhin,
dass die Reaktion hier stdrker gehemmt wird als bei einem Eintrittsverhéltnis
von 1,19. Bei Betrachtung der zugehorigen NHs-Austrittskonzentrationen (Ab-
bildung 7.7) zeigt sich jedoch, dass bei einem Eintrittsverhiltnis von 1 bereits
ab Temperaturen > 322°C kein NH3 am Reaktoraustritt zu beobachten ist
und daher kein NO mehr umgesetzt werden kann. Zusétzlich ist zu erkennen,
dass sich die NHs-Austrittskonzentration der jeweiligen Eintrittsverhéltnisse fiir

Temperaturen > 322 °C nahezu konstant verhélt.
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Abbildung 7.6: NO-Austrittskonzentration (cnxo,g ~ 400 ppm) bei Variation der
Temperatur als Funktion des NH3:NO-Eintrittsverhéltnisses fiir
einen Druck von 1,7 bar.
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Abbildung 7.7: NH3z-Austrittskonzentration (exo,g &~ 400 ppm) bei Variation der
Temperatur als Funktion des NH3:NO-Eintrittsverhéltnisses fiir
einen Druck von 1,7 bar.



58 7 Experimentelle Untersuchungen der einzelnen Reaktionen

In der Literatur wird die NHs-Hemmung entweder auf die NHs-Adsorption an
den fiir die NOx-SCR aktiven Spezies (Brandenberger et al., 2008) oder die
Reduktion der Fe®*- zu Fe?'-Tonen mit NH; (Devadas, 2006) zuriickgefiihrt.
Bei beiden Ursachen handelt es sich um temperaturabhéingige Effekte, die bei
hoheren Temperaturen nicht mehr auftreten.

Des Weiteren wird aus den Untersuchungen ersichtlich, dass der Umsatz an
NHs und NO nicht dquimolar ist, wie nach der stéchiometrischen Gleichung
(4.23) vorhergesagt wird (Abbildung 7.8). Die Berechnung des Verhiltnisses des
Umsatzes von NHs zu dem Umsatz von NOy bezogen auf dem Einsatzverhéltnis,

nachfolgend Stdchiometrie genannt, erfolgt iiber Gleichung (7.1).

Stochiometrie = Aty NHj : NO-Einsatzverhéltnis (7.1)
NOx

Wobei sich der Umsatz X; wie folgt berechnet:

_ Ci,E — Ci,A (7.2)

Uber den gesamten untersuchten Temperaturbereich wird eine Stéchiometrie
grofler 1 beobachtet, diese erreicht einen maximalen Wert von 1,35. Dieser Ef-
fekt wird im Folgenden als NHs-Mehrverbrauch bezeichnet. Mit steigendem
NHs:NO-Eintrittsverhiltnis erhoht sich der NHs-Umsatz iiber die eigentlich zur
Reduktion von NO benétigte Menge. Bei Temperaturerhghung bis ~ 370 °C
sinkt die beobachtete Stochiometrie fiir alle NH3:NO-Eintrittsverhiltnisse. Der
NHs-Mehrverbrauch scheint bei tiefen Temperaturen und geringen NO-Umsétzen
bevorzugt stattzufinden. Ab Temperaturen > 400°C steigt die beobachtete
Stochiometrie wieder stetig. Dies erklart sich durch das Anlaufen der NHs-
Oxidation mit Os.
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Abbildung 7.8: Stochiometrie NH3:NO (cyo,g =~ 400ppm) bei Variation der
NHj;-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir
einen Druck von 1,7 bar.

In der Literatur wird die Beobachtung des NHs-Mehrverbrauchs von mehre-
ren Forschergruppen (vgl. Abschnitt 4.4) beschrieben. Nedyalkova (Nedyalko-
va et al., 2013) hat durch Untersuchungen gezeigt, dass in Anwesenheit von
NO/beim Ablaufen der Standard-SCR, der Katalysator ebenfalls fiir die Oxi-
dation von NH3z zu NO (Gleichung (3.1)) aktiv ist.

Bei den in dieser Arbeit durchgefiihrten Variationen der NO-Eintrittskonzen-
tration wird kein Effekt auf den Umsatz von NHs und NO beobachtet (vgl.
Abbildung 9.16). Die Untersuchung des Einflusses von Sauerstoff auf die Stan-
dard-SCR, zeigen hingegen, dass mit steigender Os-Eintrittskonzentration die
Aktivitiat des Katalysators fiir die Reduktion von NO mit NHjs erhoht wird und
der Umsatz an NO mit steigender Os-Eintrittskonzentration zunimmt (Abbil-
dung 7.9). Ab Temperaturen von 387 °C ist fiir jeden O2-Gehalt ein vollstdndi-
ger Umsatz des NO zu beobachten. Der beschleunigende Effekt von Os auf
die Standard-SCR wird bereits von mehreren Arbeitsgruppen beschrieben (vgl.
Abschnitt 4.4).
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Abbildung 7.9: NO-Austrittskonzentration (cxo,r ~ 400ppm) bei Variation
der Os-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir
ein NH3:NO-Eintrittsverhdltnis von 1,47 und einen Druck von
1,7 bar.

In Abbildung 7.10 ist die Abhéngigkeit der NH3:NOy-Stochiometrie bei Va-
riation der Ogz-Konzentration als Funktion der Temperatur dargestellt. Fiir
die Os-Eintrittskonzentrationen von 1,46 und 2,45 Vol.% ist der Verlauf der
Stochiometrie nicht signifikant unterschiedlich. Fiir eine Eintrittskonzentration
von 3,40 Vol.% steigt die beobachtete Stéchiometrie jedoch. Das Maximum wird
bei tiefen Temperaturen erreicht, anschliefend sinkt der NHs-Mehrverbrauch
zundichst und steigt dann ab Temperaturen von 400 °C wieder. Die Stochiome-
trie der NO-Reduktion mit NH3 und somit der NHs-Mehrverbrauch zeigt neben
dem beobachteten Einfluss der Temperatur und des NO-Umsatzgrades auch ei-
ne Abhéngigkeit von der Os-Konzentration. Bei bisherigen Untersuchungen in
der Literatur wird keine Abhéngigkeit des NH3-Mehrverbrauchs vom Os-Gehalt
beschrieben (Schuler, 2009; Nedyalkova et al., 2013).
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Abbildung 7.10: Stéchiometrie NH3:NO bei Variation der O2-Eintrittskonzentra-
tion als Funktion der Temperatur fiir einen Druck von 1,7 bar.
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Der Einfluss von Wasserdampf auf die Standard-SCR, wird ebenfalls untersucht.
Die Austrittskonzentrationen von NHsz und NO bei Variation der HoO-Eintritts-

konzentration sind fiir ein konstantes NHj3:NO-Eintrittsverhéltnis von 1,0 in
Abbildung 7.11 dargestellt. Im Gegensatz zur NO- und NHjs-Oxidation zeigt

die Reduktion von NO mit NH3 in dem fiir die Abgase von Salpetersdureanla-

gen relevanten Konzentrationsbereich keine signifikante Anderung bei Variati-
on der H2O-Eintrittskonzentration. Die Abweichung bei 250 °C und einer H2O-
Konzentration von 0,53 Vol.% (o) erklirt sich dadurch, dass die Haltezeit nach

Anderung der Reaktionsbedingungen bei diesem Versuch zu kurz gewihlt ist

und kein stationdrer Zustand erreicht wird.
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Abbildung 7.11: NH3- und NO-Austrittskonzentration (cxo,m &~ 400 ppm) bei
Variation der Ho O-Eintrittskonzentration als Funktion der Tem-
peratur fiir einen Druck von 1,7 bar.

Im Salpetersdureabgas befindet sich neben NO auch NOz. Unter diesen Bedin-
gungen lduft am Katalysator auch die Fast-SCR ab. Untersuchungen zu dieser
Reduktion zeigen im betrachteten Temperaturbereich mit der kleinsten einsetz-
baren Katalysatormenge (0,15 g) in der Laboranlage immer einen vollsténdigen
Umsatz. Zur Untersuchung des Einflusses von NO2 wird das NO2:NO«-Ein-
trittsverhéltnis, der sogenannte Oxidationsgrad, variiert. Dieser ist wie folgt
definiert.

CNO3,E

Oxidationsgrad = -100 % (7.3)

(cNO,.E + cNOE)
Der Einfluss wird fiir Oxidationsgrade von 0 bis 30,5 % untersucht (Abbildung
7.12). Zu keinem Zeitpunkt der Messungen wird NO2 am Reaktoraustritt detek-
tiert. Mit steigendem Oxidationsgrad erhoht sich der NOx-Umsatz am Katalysa-
tor bei der NOx-Reduktion. Ab Temperaturen > 361 °C wird fiir jedes NOx-Ein-
trittsverhéltnis vollstdndiger Umsatz an NO erreicht. In Abbildung 7.13 ist die
Abhéngigkeit der Stochiometrie bei Variation des Oxidationsgrades als Funk-
tion der Temperatur dargestellt. Die Fast-SCR folgt der in Gleichung (4.38)
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Abbildung 7.12: NO-Austrittskonzentration (cxyo,g ~ 400ppm) bei Variati-
on der Temperatur als Funktion des Oxidationsgrades fiir ein
NH3:NOx-Eintrittsverhédltnis von ~ 1,48 und einen Druck von
1,7 bar.

dargestellten Stochiometrie (Colombo et al., 2012), welche fiir Untersuchungen
bei einem Oxidationsgrad von 50 % einem Wert von exakt 1 entsprechen wiirde.
Die NO2-SCR ist bekannterweise in diesem Temperaturbereich deutlich lang-
samer als die dquimolare NO:NOs-Reduktion mit NHs. Durch das zusétzliche
Ablaufen der dquimolaren Reduktion von NO und NOs mit NHj sinkt die ermit-
telte Stochiometrie NHs:NOy mit steigendem Oxidationsgrad. Bei Erhchung der
Reaktionstemperatur beschleunigt sich die ebenfalls am Katalysator ablaufende
Standard-SCR, das Verhéltnis Standard-SCR zu Fast-SCR steigt und deshalb
erhoht sich die beobachtete Stéchiometrie bis 320 °C. Fiir den Oxidationsgrad
von 30,5 % (V) wird kurz oberhalb dieser Temperatur vollstdndiger Umsatz von
NOy erreicht, die Stochiometrie bleibt bis zum Anlaufen der NHs-Oxidation
mit Oz (T' ~ 380 °C) konstant bei 1,08. Bei Erreichen des vollstdandigen Umsat-
zes von NOy, wird der maximale NHz-Mehrverbrauch erreicht. Fiir die beiden
weiteren untersuchten Oxidationsgrade wird dieselbe Temperaturabhéngigkeit
beobachtet, die in Abwesenheit von NOs auftritt. Bis zum Anlaufen der Oxida-

tion von NH3 mit Sauerstoff sinkt die Stochiometrie ab und steigt anschlieend



64 7 Experimentelle Untersuchungen der einzelnen Reaktionen

14 T T T T T T

Con : Cyo = 1,47
Oxidations-
| grad / %:
_D_O
13 -4 —0—6,7
o ——185
z | —v—305
o
=z
@ 12
@
£
Q
<
[5]
S 11
2]
1,0
250 300 350 400 450

T/°C

Abbildung 7.13: Stochiometrie NH3:NOx bei Variation des Oxidationsgrades als
Funktion der Temperatur fiir einen Druck von 1,7 bar.

wieder. Der NHs-Mehrverbrauch ist somit nur an die Anwesenheit von NO im
Abgasstrom beziehungsweise das Ablaufen der Standard-SCR gekoppelt. Durch
die Anwesenheit von NOy wird mehr NO iiber die Fast-SCR umgesetzt und
die mittlere, fiir die Standard-SCR zur Verfiigung stehende NO-Konzentration
sinkt. Bei konstantem NHj3:NOy-Eintrittsverhaltnis wird mit sinkendem Oxida-

tionsgrad am Katalysator mehr Ammoniak umgesetzt.

Einfluss der PartikelgroBe

Die beschriebenen Variationen der einzelnen Einflussgroflen werden zur Ver-
meidung des Auftretens von Stofftransportphénomenen an ausreichend kleinen
Katalysator-Partikeln durchgefiihrt. Industriell werden jedoch Extrudate einge-
setzt. Zur Untersuchung der Stofftransporteinfliisse bei der Standard-SCR, wird
die Partikelgrofe variiert. Bei den Experimenten werden dieselben Katalysator-
fraktionen, wie bereits bei den Untersuchungen zur NoO-Zersetzung (Perbandst,

2011) eingesetzt. Somit werden folgende KorngréBenfraktionen verwendet:

e 0,3 bis 0,5mm
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e 1.0 bis 1,6 mm
e 2.0 bis 2,5 mm
e Extrudate

Die fiir die Versuche verwendeten Grofienfraktionen sind in Abbildung 7.14 dar-

gestellt.

b
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Abbildung 7.14: KatalysatorgroBienfraktionen; A: 0,3 bis 0,5 mm, B: 1 bis 1,6 mm,
C: 2 bis 2,5 mm und D: Vollextrudat; Inertmaterial (SiC) jeweils
0,5 bis 1,25 mm (Perbandt, 2011).

Abbildung 7.15 zeigt den Einfluss der eingesetzten Partikelgrofie auf die NO-
Austrittskonzentration bei einem NH3:NO-Eintrittsverhéltnis von 1,47. Durch
Zunahme der Korngréfle wird der Umsatz an NO bereits im unteren Tempe-
raturbereich deutlich gesenkt. Die Differenz der Austrittskonzentrationen zwi-
schen der kleinsten Partikelfraktion (V) und dem Extrudat (o) betrégt bei
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~ 290°C 135ppm. Es wird somit 32,8 % weniger NO reduziert. Der Verlauf
der NO-Austrittskonzentration flacht mit Zunahme des Partikeldurchmessers
zu hoheren Temperaturen hin stetig ab. Bereits bei der zweitkleinsten Kata-
lysatorfraktion wird beim untersuchten Temperaturmaximum von 450 °C keine
vollstandige Reduktion von NO mehr erreicht. Der Verlauf der NO-Austritts-
konzentration der Extrudatfraktion deutet daraufhin, dass diese zu hoheren
Temperaturen asymptotisch einlduft und somit fiir die hier eingesetzte Kata-
lysatormasse auch bei weiterer Temperaturerh6hung kein vollstdndiger Umsatz
erreichbar wére. Zur vollstdndigen Reduktion von NO miisste fiir diesen Fall

eine hohere Katalysatormasse eingesetzt werden.
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Abbildung 7.15: NO-Austrittskonzentration (eno,r A 400 ppm) bei Variation der
Partikelgrofle als Funktion der Temperatur fiir einen Druck von
1,7bar.

Die zugehorigen NHs-Austrittskonzentrationen sind in Abbildung 7.16 darge-
stellt. Hier ist ein dhnlicher hemmender Einfluss der Partikelgrofie zu beobach-
ten. Bei ~ 290 °C betrigt die Differenz zwischen der kleinsten Partikelfraktion
(V) und dem Extrudat (0) 175 ppm. Es wird somit 28,3 % weniger NH3; umge-
setzt. Der Verlauf der NHs-Austrittskonzentration als Funktion der Temperatur

verandert sich mit zunehmendem Partikeldurchmesser stark. Der bei der kleins-
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ten eingesetzten Partikelgrofie beobachtbare Verlauf mit einem lokalen Mini-
mum, wandelt sich fiir groflere Partikeldurchmesser in einen mehr oder weniger

linearen Abfall der NHs-Austrittskonzentration mit steigender Temperatur.

T
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Abbildung 7.16: NH3z-Austrittskonzentration (cnyo,g ~ 400ppm) bei Variation
der Partikelgrofie als Funktion der Temperatur fiir einen Druck
von 1,7 bar.

Die Betrachtung der berechneten Stéchiometrien NHz:NO (Abbildung 7.17)
zeigt auf den ersten Blick, eine scheinbare Abhéngigkeit von der Partikelgrofe.
Dabei ist jedoch zu beriicksichtigen, dass die gewéhlte Darstellung, d.h. die
Quotientenbildung aus NH3 zu NOy-Konzentration zu sehr sensitiven Werten
fiihrt, die hinsichtlich ihrer Signifikanz einer besonderen Bewertung bediirfen,
vgl. Bacher et al. (2015).
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Abbildung 7.17: Stochiometrie NH3:NO bei Variation der Partikelgréfie als Funk-
tion der Temperatur fiir einen Druck von 1,7 bar.

7.4 N,O-SCR

Zur Untersuchung der NoO-SCR am Eisen-Zeolith-Katalysator werden systema-
tische Variationen der Eingangskonzentrationen und des Druckes als Funktion
der Temperatur durchgefiihrt. Die Katalysatoreinwaage betrédgt 7,0 g. Die Varia-
tion der O2-Eintrittskonzentration wird an einer Katalysatoreinwaage von 1,8 ¢g
durchgefiihrt, wobei die Schiittung volumetrisch 1:1 mit Glasperlen derselben
Partikelgrofle verdiinnt wird. Die Kérnung der eingesetzten Schiittung betriagt
0,31 bis 0,5 mm. Die untersuchten Bereiche fiir die einzelnen Komponenten sind
in Tabelle 7.4 aufgelistet. Die Messungen zum Einfluss der NHjz-, N2O- und
H>O-Eintrittskonzentrationen werden in Abwesenheit von Oz durchgefiihrt, um
die N2O-SCR getrennt von der ebenfalls am Katalysator ablaufende NH3-Oxi-
dation mit Os zu untersuchen. Der Einfluss von Os wird bei einem konstanten
NHj:N2O-Einsatzverhéltnis von 0,66 und einer Ho O-Eintrittskonzentration von
0,32 Vol.% untersucht.
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Tabelle 7.4: Versuchsmatrix fiir die NoO-SCR.

Variable Bereich Einheit
CNHj 163  bis 978 ppm
CNyO 249  Dbis 620 ppm

CHy0 0,16  bis 0,93 Vol.%

CO, 0 bis 2,45 Vol.%
P 1,6 bis 6,7 bar
T 290  bis 450 °C

Wie bereits bei der Standard-SCR beobachtet, wird auch die NoO-SCR durch
NHgs beeinflusst. Abbildung 7.18 zeigt den Einfluss auf die NoO-Austrittskon-
zentration bei Variation des NHz:N2O-Eintrittsverhéltnisses. So hemmt NHs
die Reaktion ebenso wie die Standard-SCR. Als Ursachen der NHz-Hemmung
kommen hier wiederum die NHs-Adsorption an den fiir die NoO-SCR. aktiven
Spezies (Brandenberger et al., 2008) beziehungsweise die Reduktion der Fe3t-
zu Fe?T-Tonen mit NH; (Devadas, 2006) infrage. Die Variation des NH3:N2O-
Eintrittsverhéltnisses wird bei einer N2 O-Eintrittskonzentration von &~ 600 ppm
durchgefiihrt. Hierbei ist ebenfalls die Hemmung durch NHs zu beobachten.
Die Senkung der NoO-Eintrittskonzentration zeigt jedoch keinen Effekt auf den
Umsatz von NoO und NHj (vgl. Abbildung 9.24 und 9.26). Die Ergebnisse
der Untersuchungen zum Einfluss von H2O sind in Abbildung 7.19 dargestellt.
Die NoO-Austrittskonzentrationen, bei Variation der HoO-Eintrittskonzentra-
tion bei einem konstanten NHz:NoO-Eintrittsverhéltnis von 0,66, zeigen einen
schwachen hemmenden Einfluss. Die aktiven Spezies fiir die NoO-SCR werden
durch Wasserdampf blockiert, jedoch ist die Inhibierung nicht so stark ausge-
pragt wie bei der NO- und NHjs-Oxidation.
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Abbildung 7.18: N2O-Austrittskonzentration (cn,0,5 ~ 600 ppm) bei Variation
der NHs-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir
einen Druck von 1,6 bar.
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Abbildung 7.19: N2O-Austrittskonzentration (cn,0,5 A~ 600 ppm) bei Variation
der Hp O-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir
einen Druck von 1,6 bar.
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Abbildung 7.20 zeigt die NHs-Austrittskonzentration bei Variation des O2-Ge-
haltes als Funktion der Temperatur. Bei einer Temperatur von 300 °C ist fiir alle
Oqz-Eintrittskonzentrationen noch kein Umsatz an NHs zu beobachten, da die
N2O-SCR noch nicht ablduft. Bei ~ 320 °C hat sich die NH3-Austrittskonzentra-
tion der Messung in Abwesenheit von Oz (A) noch nicht verringert, wohingegen
in Anwesenheit von Oz hingegen bereits 28 ppm (0,26 Vol.% (o)) beziehungs-
weise 35 ppm (2,45 Vol.% (0)) am Katalysator abreagiert sind. Bei ~ 365°C
unterscheiden sich die NHs-Austrittskonzentrationen um 127 ppm (0,26 Vol.%
(o)) beziehungsweise 173 ppm (2,45 Vol.% (0)). Abbildung 7.21 zeigt die zu-
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Abbildung 7.20: NH3-Austrittskonzentration (cnm,,e ~ 400 ppm) bei Variation
der Oa-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir
einen Druck von 1,7 bar.

gehorigen N2O-Austrittskonzentrationen. Im Gegensatz zu den Verldufen der
NHj3-Austrittskonzentrationen ist bis zu einer Temperaturen von 365 °C keine
Abhéngigkeit von der O2-Eintrittskonzentration zu beobachten. Bei hoheren
Temperaturen sinkt der NoO-Umsatz jedoch mit steigendem O2-Gehalt. Am
Reaktoraustritt wird fiir eine Temperatur von 405 °C 110 ppm (0,26 Vol.% (o))
beziehungsweise 171 ppm (2,45 Vol.% (o)) mehr N3O detektiert als in Abwesen-
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heit von Sauerstoff. Mauvezin (Mauvezin et al., 2000) beschreibt einen Einfluss
von Og auf den am Katalysator ablaufenden Reaktionsmechanismus der NoO-
SCR. Er zeigt durch Isotopenmarkierung, dass in Anwesenheit von Oz bei einer
Temperatur von 345 °C die Aufspaltung des NoO-Molekiils nur an der NN-O-
Bindung erfolgt. Die N-NO-Spaltung erfolgt bei Anwesenheit von Oz nicht. Der

700 ——————————1———
Cy - Cno = 0,66
soor8 g Coe/Vol%: 7
2 o 245
500 a o 0,26
A 00
£ 400 .
[o%
o o
- A .
S 300
oz [e]
200 | o i
i o
100 | i
I A
0 1 " 1 " 1 " 1 " 1 " 1 "

300 325 350 375 400 425 450
T/°C

Abbildung 7.21: N2O-Austrittskonzentration (cn,0,r ~ 600 ppm) bei Variation
der Oz-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir
einen Druck von 1,7 bar.

beobachtete Einfluss wird als stochiometrischer Umsatz von NH3z:NoO bezo-
gen auf Gleichung (4.53) als Funktion der Temperatur dargestellt (Abbildung
7.22). Nur die Messreihe in Abwesenheit von Oz (A) weist einen NH3:N2O-
Umsatz von 2:3 auf. Die Messung bei 320 °C kann aufgrund des geringen Um-
satzes, NH3 ~ 6,5 ppm und N2O ~ 4,5 ppm, im Rahmen der Messgenauigkeit
vernachldssigt werden. Die Messungen in Anwesenheit von Oz zeigen bei tie-
fen Temperaturen eine stark erhohte Stochiometrie. Dies erklért sich zum Teil
dadurch, dass die Austrittskonzentrationen jenseits der Umsatzmaximums sind
und die hohe NHs-Konzentration die Reduktion von NoO hemmt und ein ent-

sprechender NH3-Schlupf zu beobachten ist. Mit steigender Temperatur sinkt
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Abbildung 7.22: Stéchiometrie NH3:NoO bei Variation der Osz-Eintrittskonzen-
tration als Funktion der Temperatur fiir einen Druck von 1,7 bar.

die Stochiometrie und erreicht bei 450 °C Werte von 1,13 (0,26 Vol.% (o)) und
1,24 (2,45Vol.% (o)) annimmt. Uber den gesamten Temperaturbereich wird in
Anwesenheit von Os ein iiberstéchiometrischer NHs-Umsatz beobachtet. Der
zusétzliche NHs-Umsatz kann bis zu Temperaturen von ~ 375 °C nicht iiber die
NH3-Oxidation mit O erkliart werden, da diese bei den untersuchten Tempe-
raturen und verwendeten Katalysatormassen keinen signifikanten Umsatz auf-
weist. Bei Temperaturen > 400 °C konnte diese Reaktion jedoch den beobach-
teten Effekt erklaren. Im Gegensatz zur NOx-SCR wird aber kein Anstieg der
Stochiometrie bei Temperaturen > 400 °C beobachtet. Dies kénnte sich dadurch
erkldren lassen, dass zusétzlich zur NHs-Oxidation mit Oz auch die Zerset-
zung von N2O am Katalysator anspringt (gegenldufiger Effekt) und NHs laut
der bekannten Stéchiometrie (vgl. Gleichung (9.9)) nicht iiberstéchiometrisch
eingesetzt wird. Der NHs-Mehrverbrauch scheint also bei tiefen Temperaturen
und geringen N>O-Umsétzen mit steigender Os-Eintrittskonzentration beson-
ders ausgeprigt zu sein.

Der Mechanismus des NH3-Mehrverbrauchs bei der N2O-SCR ist im Gegensatz
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zum Mehrverbrauch bei der NOx-SCR noch nicht geklért.



8 Modellierung der am Katalysator ablaufenden

Reaktionen

In diesem Kapitel werden die mathematischen Ansétze, welche der kinetischen
Modellierung zugrunde liegen, in allgemeiner Form beschrieben. Zur Model-
lierung und Simulation der einzelnen Reaktionen muss neben den reaktions-
kinetischen Ansétzen der entsprechenden irreversiblen und reversiblen Reak-
tionen (Gleichgewicht) auch der Einfluss von inneren und &ufleren Stofftrans-
portphédnomenen beriicksichtigt werden. Im zweiten Teil (vgl. 8.2) wird dann
die Vorgehensweise der Parameterermittlung anhand eines Reaktionsbeispieles

geschildert.

8.1 Mathematisches Modell

Dem reaktionskinetischen Ansatz liegt die Berechnung der Reaktionsgeschwin-

digkeit zugrunde. Fiir eine beispielhafte Elementarreaktion (Gleichung (8.1))

aA+bB—cC (8.1)

lasst sich die Reaktionsgeschwindigkeit als Potenzansatz formulieren.
r=k-c%-ch (8.2)

Die Implementierung von inhibierenden Effekten auf die Reaktionsgeschwindig-
keit durch Komponenten im Reaktionsgemisch wird in Kapitel 8.2 beschrieben.
Die Temperaturabhingigkeit der Geschwindigkeit einer Reaktion wird durch die

Arrhenius-Gleichung beschrieben.

k= ko - exp <_ REAT> (8.3)
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Handelt es sich bei der betrachteten Reaktion um eine Gleichgewichtsreaktion
(Gleichung (8.4)), so muss bei der Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit

ebenfalls die Riickreaktion beriicksichtigt werden.
aA+bB=cC (8.4)

Die Reaktionsgeschwindigkeit fiir elementare Gleichgewichtsreaktionen setzt sich

wie folgt zusammen.
a b c
T = Thin — Triick = Khin * CA * €B — Kriick * Co (8.5)

Bei den untersuchten Reaktionen handelt es sich bis auf die NO-Oxidation um
irreversible Reaktionen. Bei der vorliegenden Gleichgewichtsreaktion (Gleichung
(3.4)) kann die Lage des thermodynamischen Gleichgewichtes vorausberech-
net und in das kinetische Modell integriert werden. Auf diese Weise kann die
Zahl der zu bestimmenden kinetischen Parameter reduziert werden, da die Ge-
schwindigkeiten der Hin- und Riickreaktion im Gleichgewicht identisch sind und
sich daraus Beziehungen zwischen den Geschwindigkeitskonstanten und Akti-
vierungsenergien der beiden Reaktionen ableiten lassen. Anschlieend wird die

Beriicksichtigung von Gleichgewichtsreaktionen erldutert.

Beriicksichtigung der Gleichgewichtsreaktion

Fiir die Geschwindigkeit der zu beschreibenden Reaktion kann ein allgemeiner

Potenzansatz formuliert werden.
«
TNO-Ox. — khin *CNO - Cg2 - krﬁck . CK]O2 (86)

Hier stellen knin,rick die Geschwindigkeitskonstanten fiir die Hin- und Riickre-
aktion dar. Die Exponenten «, 8 und ~ stehen fiir die Reaktionsordnungen der
an der Reaktion beteiligten Komponenten. Im Falle einer Elementarreaktion
weisen die Reaktionsordnungen den Wert des Betrages der stochiometrischen
Koeffizienten der Reaktanten (o = 2, 8 =1, v = 2) auf. Stellt sich bei der NO-
Oxidation das Gleichgewicht ein, so folgt fiir den Potenzansatz der Elementar-

reaktion.
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2 1 2
7= 0= knin - ¢NO * €O, — Kritck * CNO, (8.7)

2
knin — cNoO, (8.8)
Kraek  Cho -l :
riic NO " €0,

Fiir die NO-Oxidation ist die Definition der konzentrationsabhéngigen Gleichge-

wichtskonstante iiber das Massenwirkungsgesetz in Gleichung (8.9) dargestellt.

2
Ko = 502 (8.9)
No " €03 ) oo
Aus Gleichung (8.8) und (8.9) ergibt sich der Zusammenhang zwischen den
Geschwindigkeitskonstanten fiir die Hin- und Riickreaktion und der Gleichge-
wichtskonstante. Die Berechnung der konzentrationsabhéangigen Gleichgewichts-
konstante K. ist im Anhang (Abschnitt A.6) detailliert beschrieben.

_ khin

K. (8.10)

krﬁck

Entsprechen die experimentell ermittelten Reaktionsordnungen nicht denen ei-
ner Elementarreaktion, ist dennoch eine Beziehung zwischen den Geschwindig-
keitskonstanten der Hin- und Riickreaktion ableitbar. Die Berechnung der fiir
das kinetische Modell erforderlichen Gleichgewichtskonstante ist ebenfalls im

Anhang beschrieben.

Stoffmengenbilanz fiir ein 1-phasiges System

Die zu untersuchende Reaktionsmischung liegt bei den Reaktionsparametern
als 1-phasiges System, in der gasférmigen Phase, vor. Die Bedingungen bei der
Abgasnachbehandlung von Salpetersdureanlagen kénnen als stationdr angenom-
men werden. Als Reaktoreinheit ist ein Rohrreaktor eingesetzt worden, bei den
gewahlten Stromungsverhéltnissen im Rohrreaktor kann angenommen werden,
dass Pfropfenstrémung vorherrscht. Somit kann die Stromungsgeschwindigkeit
des Gasstroms U mithilfe der Stoffmengenbilanz fiir einen stationér betriebenen

Rohrreaktor mit angenommener Pfropfenstromung fiir ein 1-phasiges System
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berechnet werden.

dCi
U -
dzx

Vi (8.11)

Bei rv handelt es sich um die volumenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit. Diese
ergibt sich als Anderung der Reaktionslaufzahl & pro Zeiteinheit bezogen auf das

Volumen.

1 d¢
=== 8.12
VEV @ (8.12)
Die Berechnung der Stromungsgeschwindigkeit in der Katalysatorschiittung er-
folgt iiber die Stromungsgeschwindigkeit im Leerrohr (Ureerronr) und den Hohl-

raumanteil der Schiittung der Katalysatorpartikel (eschiitt)-

U= ULeerrohr (813)

ESchiitt

Zur Formulierung der Stoffmengenbilanz mithilfe der massenbezogenen Reak-
tionsgeschwindigkeit 7, wird der Feststoffanteil des Katalysators im Reaktor
definiert.

MKat
TKat = ———— 8.14
at VReaktor ( )

Somit folgt fiir Gleichung (8.11):

ULcerrohr  dc;
e 8.15
TKat de ~ 77" (8.15)

In dem hier untersuchten Reaktionssystem laufen nicht nur eine Reaktion son-
dern mehrere Reaktionen parallel ab. Somit ergibt sich folgende Gleichung fiir

die Stoffmengenbilanz.

ULcerronr  dc
——— a = Zyi’j . Tm’j (816)
J

TKat

Zur Simulation der Messdaten miissen neben den kinetischen Ansétzen und der
Gleichgewichtslage der NO-Oxidation auch Stofftransportphénomene beriick-

sichtigt werden.
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Beriicksichtigung der Stofftransportphdnomene

Bei heterogen-katalytischen Reaktionen an porésen Materialien muss der Trans-
port der Fluidkomponenten an die duflere Katalysatoroberfliche und in der
Pore, in der die Reaktion vorzugsweise stattfindet, beriicksichtigt werden. Die
Diffusion der Reaktanten aus der Gasphase (G) an die dufiere Oberfliche (5)
des Katalysators kann bei bekannter spezifischer Oberfliche des Katalysators

(a) mit folgendem Ansatz beschrieben werden.
n; =Bi-a-(cc—cis) (8.17)

Die Ermittlung des Stoffiibergangskoeffizienten (3) erfolgt iiber die dimensions-
lose Sherwood-Zahl (Sh).

_ Sh-Dis

dpartikel

Bi (8.18)

Die Berechnung der Sherwood-Zahl wird analog zur Nusselt-Zahl durchgefiihrt
(VDI, 2006). Die Korrelationsgleichungen zur Sherwood-Zahl und die Berech-
nungen der bindren Diffusionskoeffizienten Dis finden sich im Anhang (vgl.
Abschnitt A.7). Somit ergibt sich im stationdren Zustand fiir die individuelle
Feststoffbeladung an aktivem Material im Reaktor xka.; folgende Stoffmengen-
bilanz fiir die Gasphase.

deia
ULeerrohr . . = 7ﬁz .
dz

TKat
PKat

. (C@G — Ci,S) (819)

Die spezifische Oberfliche a beschreibt das Verhéltnis der Partikeloberfliche
(Apartikel) zu dem Partikelvolumen (Vpartikel) des eingesetzten Katalysators und

prat die Katalysatorfeststoffdichte.

APartikel
" 8.20
Vpartikel ( )

Als Randbedingung gilt bei z = 0

Ci,G = €i,0,G (8.21)
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Um die Diffusion der Reaktanten in den Poren zu beschreiben, muss aufgrund
der komplexen Porenstruktur ein effektiver Diffusionskoeffizient (Deg ) eingefiihrt
werden. Dabei wird zum einen iiber die Porositét (exat) beriicksichtigt, dass nur
ein Teil des Katalysatorpartikels fiir die Reaktanten zugénglich ist, zum ande-
ren werden die Zufélligkeiten und Windungen des Wegs der Reaktanten durch
den Partikel mittels der Tortuositéit (7) beschrieben. Ferner muss zusétzlich zur
molekularen Diffusion noch die Knudsen-Diffusion (Dkr) beriicksichtigt werden.
Diese resultiert aus der Kollision der Molekiile mit den Wénden und dominiert,
sobald die freie mittlere Weglénge der Molekiile grofier als der Porendurchmes-
ser wird. Die eingesetzten Werte der Katalysatorporositdt und des Hohlrau-
manteils der Schiittung wurden von der ThyssenKrupp Industrial Solutions AG
zur Verfiigung gestellt. Der Wert fiir die Tortuositat wurde ebenfalls von der
ThyssenKrupp Industrial Solutions AG ermittelt. Zur Berechnung des effektiven
Diffusionskoeffizienten werden folgende Gleichungen verwendet (Baerns et al.,
1999).

EKat

Deﬁ',i = DPore,i . (822)
Wobei sich der Porendiffusionskoeffizient wie folgt berechnet.
1 1 1
==+ 8.23
DPore,i D12 DKn,i ( )

Zur Berechnung des Knudsen-Diffusionskoeffizienten der einzelnen Komponen-
ten wird Gleichung (8.24) verwendet.

T m?

DKn,i =97 T'Pore * E [DKn,i} = ? (824)

Zur Ermittlung des Porenradius wurden von der ThyssenKrupp Industrial So-
lutions AG Analysen bei der Bundesanstalt fiir Materialforschung und -priifung
(BAM, 2004; Perbandt, 2011) veranlasst. Zur Beschreibung der Stoffmengenbi-

lanz der Katalysatorphase wird folgende Gleichung verwendet.

d%c; s
Des,i - P “S— = —pKat - Z Vi = Tj (8.25)
mPartikel j
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Zur Losung dieser Differentialgleichung werden folgende Randbedingungen ver-

wendet.
de;
e . (8.26)
deartikel Tpartikel =0
de;
Deﬂ',i P R - 61 : (Ci1G - Ci,S) (827)
dZpartikel TPartikel=1

Die Berechnung der jeweiligen spezifischen Diffusionslinge (parsiker) im Kata-

lysatorpartikel erfolgt iiber das Partikelvolumen und die -oberfliache.

VPartikel (8 28)

TPartikel =
APartikcl

Durch Beriicksichtigung der dufleren und inneren Stofftransportphdnomene kann
die an ausreichend kleinen Partikeln ermittelte intrinsische Kinetik auf gréfere
Partikel {ibertragen werden. Mit dem von Perbandt entwickelten Modell kénnen
die Konzentrationsprofile im stagnierenden Film und Katalysatorkorn bei Va-
riation der Partikelgroe simuliert werden. Exemplarische Konzentrationsprofile
sind im Anhang in Abbildung A.4 dargestellt. In Abschnitt A.7 sind die verwen-
deten Funktionen zur Beschreibung der Stofftransportphénomene zusammenge-
fasst.

Das entwickelte Modell beschreibt durch die Integration der Stofftransportphéno-
mene zusdtzlich zum axialen Konzentrationsverlauf der einzelnen Komponenten
iiber die Katalysatorschiittung auch den diffusionsbestimmten Konzentrations-
verlauf durch den stagnierenden Film und das pordse, kugelférmige Katalysa-
torpellet. Die Verldufe sind schematisch in Abbildung 8.1 dargestellt.
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Abbildung 8.1: Schematischer Konzentrationsverlauf iiber die Katalysatorschiit-
tung, durch den stagnierenden Film und das Katalysatorpellet.

8.2 Parameterermittlung

Fiir die Ermittlung der intrinsischen Kinetik der einzelnen Reaktionen wird
die Software Presto-Kinetics der Firma CiT GmbH verwendet. Die ermittelten
Reaktionsgeschwindigkeiten sind auf die eingesetzte Katalysatormasse bezogen.
Die durchgefiihrte Parameterermittlung wird exemplarisch an dem allgemeinen
Reaktionsbeispiel (Gleichung (8.1)) erklért.

aA+bB—cC

Folgender Potenzansatz kann formuliert werden.

E
rm = ko - exp <_R7-AT> s -k (8.29)
Zur Ermittlung des StoBfaktors (ko), der Aktivierungsenergie (Ea) und der Re-
aktionsordnung (a) werden Variationen der Eintrittskonzentration des Edukts
A (ca,g) als Funktion der Temperatur fiir definierte Standardbedingungen (cg g

und an der Reaktion nicht beteiligte Gaskomponente werden konstant gehalten)
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durchgefiihrt. Die Parameterermittlung erfolgt mittels Presto-Kinetics durch
die Verwendung eines sogenannten MEC (engl.: minimum error correction)(2)-
Solvers (Wulkow, 2005). Hierbei werden die Fehlerquadrate iiber das Newton-
Verfahren minimiert. Zur Ermittlung der Reaktionsordnung des Edukts B wird
eine analoge Vorgehensweise angewendet. Bei den untersuchten Reaktionen sind
hemmende Einfliisse von unterschiedlichen Gaskomponenten auf die Reaktions-
geschwindigkeiten beobachtet worden. Die Beschreibung dieser erfolgt durch die
Implementierung von Hemmkonstanten. Zur Beriicksichtigung von Konzentra-
tionsabhéngigkeiten werden Reaktionsordnungen fiir inhibierende Komponen-
ten (Reaktand oder nicht an der Reaktion beteiligte Abgaskomponente) ein-
gefiihrt. Allgemein wird die Reaktionsgeschwindigkeit mit einem hemmenden

Effekt durch eine Komponente i, hier beispielhaft D, wie folgt formuliert.

ko - exp (f%) ek - ch

Tm =
1+KD~C%

(8.30)

Anhand des allgemeinen Beispiels erfolgt die Entwicklung der Reaktionsge-

schwindigkeitsgleichungen der untersuchten Reaktionen.






9 Parameteranpassung und Simulation der

Messdaten

Im folgenden Abschnitt wird die Beriicksichtigung jeder am Katalysator ablau-
fenden Reaktionen im ausgearbeiteten Modell (Kapitel 8) vorgestellt. Es werden
die aufgrund der in Kapitel 7 beschriebenen Einfliisse der einzelnen Parameter
entwickelten Reaktionsgeschwindigkeitsansétze erklart und die Simulationen der

Messdaten dargestellt.

NO-Oxidation

Die durchgefiihrten Experimente zeigen, dass zur Abbildung der NO-Oxidation
am eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator neben den Reaktanten NO und Os
auch die Einfliisse von NO2 und Wasserdampf zur kinetischen Beschreibung
beriicksichtigt werden miissen. Der Einfluss der NO-Eintrittskonzentration wird
mit einer Potenz von 1 beriicksichtigt. Die beobachteten Effekte sind in Tabelle

9.1 zusammengefasst.

Tabelle 9.1: Beobachtete Einfliisse auf die NO-Oxidation.

Eintritts-
. Effekt
konzentration c¢; g
NO» hemmend
H>O hemmend

Der Grofteil der bisher publizierten Ansitze aus der Literatur (vgl. Abschnitt
4.2) beschreiben nur einzelne Einfliisse. Nur die entwickelte Elementarkinetik
von Metkar (Metkar et al., 2012) beriicksichtigt die beobachteten Einfliisse von
O2, NO2 und H20O. Die beschriebene Gleichung der Reaktionsgeschwindigkeit
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ldsst sich jedoch nicht auf dem in dieser Arbeit untersuchten Konzentrationsbe-
reich von Wasserdampf anwenden. Daher kénnen die experimentellen Daten aus
dieser Arbeit mit den publizierten Ansétzen nicht ausreichend genau abgebildet
werden (Bacher et al., 2010), sodass ein neuer Ansatz entwickelt werden muss.
Dieser basiert auf einem Potenzansatz mit Beriicksichtigung der beobachteten

Hemmungen von HoO und NOa.

R-T O2 VK.
TNO-Ox. = 3 (91)
(1 + Kno, - cNo, + KHy0 - \/CHQO)

Die Berechnung von K. erfolgt iiber Gleichung (A.7). Die durch Anpassung
an die Messdaten ermittelten kinetischen Parameter sind in Tabelle 9.2 zusam-

mengefasst (Bacher et al., 2013). Die Beschreibung der Messdaten mit dem

Tabelle 9.2: Kinetische Parameter fiir die NO-Oxidation.

L / m5,25 = / kJ x / m3 x / ml,“’)
0 kgiat - s - mol®75 A mol NO2 mol Hz0 mol?:° q
10,35 31,0 27,9 1,98 0,75

entwickelten kinetischen Modell ist in den Abbildungen 9.1 bis 9.6 dargestellt.
Der Verlauf der NO-Austrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir
verschiedene NO-Eintrittskonzentrationen kann mit dem entwickelten kineti-
schen Ansatz sehr genau abgebildet werden (Abbildung 9.1). Die zugehorigen
NO2-Austrittskonzentrationen sind in Abbildung 9.2 gezeigt. Durch Integrati-
on der Gleichgewichtskonstante zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit
konnen die Verldufe der NO2-Konzentration ebenso simuliert werden. Fiir die

weiteren Experimente werden diese daher nicht mehr gezeigt.
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Abbildung 9.1: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration bei Variation der NO-Eintrittskonzentration
als Funktion der Temperatur fiir einen Druck von 1,55 bar.
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Abbildung 9.2: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NOaz-
Austrittskonzentration bei Variation der NO-Eintrittskonzentra-
tion als Funktion der Temperatur fiir einen Druck von 1,55 bar.
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Abbildung 9.3 zeigt die Messdaten und Simulationen fiir unterschiedliche O2-
Eintrittskonzentrationen. Durch die Anpassung der Reaktionsordnung von Os
auf einen Wert von 0,75 kann der nicht lineare, beschleunigende Effekt von Os

auf die NO-Oxidation beschrieben werden. Die beobachtete Hemmung von NO2
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Abbildung 9.3: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (eno, g &~ 400 ppm) bei Variation der Oz-Ein-
trittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir einen Druck
von 1,55 bar.

auf die Oxidation von NO wird durch die Implementierung der Hemmkonstan-
te fiir NO2 im kinetischen Ansatz und deren Anpassung beriicksichtigt. Die

Messdaten und Simulationen sind in Abbildung 9.4 dargestellt.
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Abbildung 9.4: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-
Austrittskonzentration (cxo,,r &~ 400ppm) bei Variation des
NO:NO3z-Eintrittsverhéltnisses als Funktion der Temperatur fiir
einen Druck von 1,55 bar.

Der Verlauf der NO-Austrittskonzentration kann bei Variation der HoO-Ein-

trittskonzentration fiir Konzentrationen von 0,11 bis 1,07 Vol.% abgebildet wer-

den (Abbildung 9.5). Die Messung in Abwesenheit von Wasserdampf kann mit

dem entwickelten Reaktionsgeschwindigkeitsansatz jedoch nicht beschreiben wer

den. Im Abgas von Salpetersdureanlagen befindet sich allerdings immer Was-

serdampf, daher hat die Messung in Abwesenheit von Wasser keine industrielle

Relevanz und wird im Rahmen dieser Arbeit vernachlassigt. Die Messung ist nur
der Vollstéandigkeit halber dargestellt. Der Einfluss des Druckes auf die NO-Oxi-
dation wurde ebenfalls untersucht. Der entwickelte kinetische Ansatz kann die
Verlaufe der NO-Austrittskonzentration auch bei 3,5 und 6,63 bar beschreiben
(Abbildung 9.6). Die erfolgreiche Beschreibung dieser Versuche ist ein besonders

wichtiges Ergebnis, da bei diesen Experimenten alle Konzentrationen iiber die

Anderung des Gesamtdrucks variiert werden.
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Abbildung 9.5: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (cxo,g ~ 400 ppm) bei Variation des H2O-
Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir einen
Druck von 1,55 bar.
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Abbildung 9.6: Berechnete Gleichgewichtskonzentrationen (Linien), Messdaten
(Symbole) und Simulationen (unterbrochene Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (eno, g &~ 400 ppm) bei Variation des Druckes
als Funktion der Temperatur.
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Zum Vergleich der simulierten und insgesamt 370 experimentell ermittelten NO-
Austrittskonzentrationen ist das Paritdtsdiagramm in Abbildung (9.7) darge-
stellt. Die Qualitdt der Simulationsergebnisse léasst sich anhand von Paritéts-
diagrammen belegen. Dabei wird ein gemessener Wert (exp) gegen seinen durch
das kinetische Modell ermittelter Wert (sim) aufgetragen. Je niiher die resultie-
renden Punkte an der Winkelhalbierenden des Diagramms liegen, desto exakter
ist die numerische Beschreibung. Die in Abwesenheit von Wasserdampf ermit-
telten Mess- und Simulationsdaten sind im Paritdtsdiagramm nicht enthalten.

Mit dem entwickelten Modell werden die Messdaten mit einem mittleren Fehler

1000 T T T T

CNO.A sim / ppm

0 n 1 n 1 n 1 n 1

0 200 400 600 800 1000

CNO,A exp / ppm

Abbildung 9.7: Paritédtsdiagramm fiir die NO-Oxidation.

von +2,6 % beschrieben. Der Giiltigkeitsbereich fiir die ermittelten kinetischen
Koeffizienten ist in Tabelle 9.3 angegeben.

Tabelle 9.3: Giiltigkeitsbereich des entwickelten Modells.

mol mol mol
CNOX/TU3 CHf‘,o/Tn3 002/—m3 p/bar T/°C

0,009 bis 0,045  0,0047 bis 0,477 0,080 bis 1,650 1,55 bis 6,63 200 bis 500
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NH3-Oxidation mit O

Die durchgefiihrten Experimente zeigen, dass bei der NH3-Oxidation mit O2
am eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator neben den Reaktanten NH3 und Os
auch der Einfluss von Wasserdampf zur kinetischen Beschreibung berticksich-
tigt werden muss. Der Einfluss der NH3-Eintrittskonzentration muss durch die
Anpassung ermittelt werden. Die beobachteten Effekte sind in Tabelle 9.4 zu-

sammengefasst.

Tabelle 9.4: Beobachtete Einfliisse auf die NH3-Oxidation mit Os.

Emtrl'tts— Effekt
konzentration c¢; g
H>O hemmend

Bisherige Arbeiten (vgl. Abschnitt 4.3) zur kinetischen Beschreibung der NHs-
Oxidation mit Sauerstoff beriicksichtigen die eigentlich bekannte Hemmung
durch Wasserdampf nicht. Jedoch haben die experimentellen Untersuchungen
gezeigt, dass im fiir diese Arbeit relevanten Konzentrationsbereich die Ho O-Ein-
trittskonzentration einen nicht vernachliassigbaren Effekt auf die NH3-Oxidation
hat. Zur Beschreibung der Messdaten wird daher ein neuer kinetischer Ansatz
entwickelt. Dieser basiert auf einem Potenzansatz unter Beriicksichtigung der

beobachteten Inhibierung von Wasserdampf.

ko - —Ea s
0 eXpR-T CNH; * €O,

1+ Kn,o - C%QO

INHz-Ox. = (9.2)
Bei der Parameteranpassung stellte sich heraus, dass zur Beschreibung der Va-
riation der NHjs-Eintrittskonzentration eine von 1 abweichende Reaktionsord-
nung (s) notig ist. In Tabelle 9.5 sind fiir die durchgefithrten Versuche die er-
mittelten, kinetischen Parameter aufgefiihrt (Bacher et al., 2015). Die Beschrei-
bung der Messdaten mit dem entwickelten kinetischen Modell ist in Abbildung
9.8 bis 9.11 dargestellt. Zur Abbildung der NHs-Austrittskonzentrationen bei

unterschiedlichen NHs-Eintrittskonzentrationen wurde durch Anpassung eine
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Tabelle 9.5: Kinetische Parameter fiir die NHz-Oxidation.

mol®?! . m?7 kJ m°?
ko) —— Ep/— K _—
of kgkat - S a/ mol s q H2O/ mol9:3 ¢
6,83 - 10° 96,3 0,6 0,3 19,1 0,3

Reaktionsordnung fiir NHs von 0,6 ermittelt. Die Verldufe der NHg-Austritts-
konzentration als Funktion der Temperatur bei Variation der NHs-Eintritts-
konzentration sind in Abbildung 9.8 dargestellt. Wasserdampf zeigt einen nicht
linearen, hemmenden Einfluss auf die NH3-Oxidation. Damit die Inhibierung
nicht stetig mit steigender HoO-Konzentration ansteigt, wird die Abhéngigkeit
iiber eine Reaktionsordnung (o = 0,3 < 1) geddmpft. Auf diese Weise kénnen
die Verldufe der NHs-Austrittskonzentration bei Variation der HoO-Eintritts-
konzentration abgebildet werden (Abbildung 9.9).
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Abbildung 9.8: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHj3-Aus-
trittskonzentration bei Variation der NHsz-Eintrittskonzentration
als Funktion der Temperatur fiir einen Druck von 1,6 bar.
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Abbildung 9.9: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHsz-Aus-
trittskonzentration (cnm,,e ~ 400 ppm) bei Variation der H2O-
Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir einen
Druck von 1,6 bar.
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In Abbildung 9.10 sind die experimentellen und simulierten Verldufe der NHs-
Austrittskonzentration als Funktion der Temperatur bei Variation der O2-Ein-
trittskonzentration dargestellt. Der beobachtete Einfluss der Eintrittskonzen-
tration kann mithilfe einer Reaktionsordnung von 0,3 beziiglich der Oz-Konzen-

tration abgebildet werden.
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Abbildung 9.10: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHs-Aus-
trittskonzentration (cnmz,E =~ 400 ppm) bei Variation der Oa-
Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir einen
Druck von 1,6 bar.

Bei Druckerhéhung auf 6,7 bar vergroflert sich die Reaktionsgeschwindigkeit der
NHs3-Oxidation, d.h. die beschleunigende Wirkung der Druckerh6hung von NHj3
und O iiberwiegt die inhibierende Wirkung der HoO-Partialdruckerh6hung, bei
sonst gleichbleibenden Reaktionsbedingungen. Durch den entwickelten kineti-
schen Ansatz kann dieser Effekt ebenfalls simuliert werden. Die Verldufe der
NH;-Austrittskonzentration bei Variation des Druckes sind in Abbildung 9.11
dargestellt.
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Abbildung 9.11: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHgs-
Austrittskonzentration (cnms, ~ 400ppm) bei Variation des
Druckes als Funktion der Temperatur.

Zum Vergleich der simulierten und insgesamt 107 experimentell ermittelten
NHs-Austrittskonzentrationen ist das Paritdtsdiagramm in Abbildung 9.12 dar-
gestellt. Mit dem entwickelten Modell werden die Messdaten mit einem mittle-
ren Fehler von +7,3 % beschrieben. Der Giiltigkeitsbereich fiir die ermittelten
kinetischen Koeffizienten ist in Tabelle 9.6 angegeben.

Tabelle 9.6: Giiltigkeitsbereich des entwickelten Modells.

mol mol mol
CNHg/imS CHQO/TO3 coz/—m3 p/bar T/°C

0,007 bis 0,144  0,0113 bis 5,901 0,860 bis 11,449 1,6 bis 6,7 250 bis 450
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Paritédtsdiagramm fiir die NH3-Oxidation.
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NO,-SCR

Die durchgefiihrten Experimente zeigen, dass zur Abbildung der NO-SCR am
eingesetzten Eisen-Zeolith-Katalysator nur die Reaktanten NHsz, NO, NO2 und
O2 zur kinetischen Beschreibung beriicksichtigt werden miissen. Des Weiteren
muss bei der Reaktion ein iiberstochiometrischer NHjs-Verbrauch berticksich-
tigt werden. Dieser zeigt eine Abhingigkeit von der NO- und Oz-Eintrittskon-
zentration, dem Eintrittsverhéltnis NH3:NO sowie dem Oxidationsgrad. Diese

Einfliisse sind in Tabelle 9.7 zusammengefasst.

Tabelle 9.7: Beobachtete Einfliisse auf den beobachteten NHz-Mehrverbrauch.

Eintrittskonzentration c¢; g Effekt
NO beschleunigend
Oq beschleunigend
NH3:NO 1 beschleunigend
NO2:NOyx < 0,5 hemmend

Zur kinetischen Beschreibung der Standard-SCR sind bereits zahlreiche Ar-
beiten publiziert (vgl. Abschnitt 4.4). Es werden zwei verschiedene Ansiitze
zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit verwendet, der Eley-Rideal und
der Potenzansatz. Da es sich bei der Abgasnachbehandlung von Salpetersdure-
anlagen um einen stationidren Prozess handelt, miissen Sorptionsvorginge zur
Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit nicht beriicksichtigt werden. Da-
her wird das dynamische Sorptionsverhalten von Ammoniak am Katalysator
nicht explizit untersucht und es wird zur Abbildung der Messdaten folgender
Potenzansatz verwendet.
ko - exp —Ea CNHjy * €, CNO

R-T
1+ Knm, - R

T'Standard-SCR — (93)
Ab Temperaturen von 200 °C dominiert in Anwesenheit von NO3 die Fast-SCR.
Bei einem Oxidationsgrad < 0,5 lauft am Katalysator bis zum vollstdndigen
Umsatz von NOs die Fast-SCR und erst im Anschluss die Standard-SCR, ab
(Iwasaki und Shinjoh, 2010). Diese Reaktion kann aufgrund ihrer hohen Ge-
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schwindigkeit nicht gesondert untersucht werden. Zur Beschreibung der Fast-
SCR wird ein allgemeiner Potenzansatz verwendet, der die Einfliisse der Reak-

tanten mit einer Reaktionsordnung von jeweils 1 beriicksichtigt.

A
TFast-SCR = Ko - exp R CNHs ' CNO " CNO, (9.4)

In dieser Arbeit wird das Abgas einer stationdren Salpetersiureanlage unter-
sucht. Da dieses immer einen Oxidationsgrad < 50 % aufweist, muss die NOo-
SCR zur Beschreibung der durchgefiithrten Versuche nicht beriicksichtigt wer-
den. Die experimentellen Untersuchungen zeigen, dass bei Temperaturen (7' <
400 °C), bei denen der eingesetzte Katalysator fiir die NH3-Oxidation nicht ak-
tiv ist, zusétzlich zur Stochiometrie der Standard-SCR NHs umgesetzt wird.
Werden zur Beschreibung der durchgefiihrten Experimente nur die Reaktions-
geschwindigkeiten der Standard-SCR, der Fast-SCR und der NHjz-Oxidation
mit Oz beriicksichtigt, konnen die Messdaten nicht beschrieben werden. Eine
beispielhafte Simulation unter Beriicksichtigung der Gleichungen (9.3), (9.4)
und (9.2) des Experimentes mit einem NHs:NO-Eintrittsverhéltnis von 1,00
ist in Abbildung 9.13 dargestellt. NH3 und NO werden nach dem Modell zu
gleichen Anteilen am Katalysator umgesetzt. Uber diesen Ansatz kénnen die
durchgefithrten Versuche deshalb nicht beschrieben werden. Zur Beriicksichti-
gung der temperaturabhéingigen Stéchiometrien bildet Schuler (Schuler, 2009)
im kinetischen Modell verschiedene stéochiometrische Koeffizienten ab, die in
Kennfeldern hinterlegt sind. Die Arbeitsgruppe um Tronconi (Colombo et al.,
2012) integriert zur Beschreibung des NHs-Mehrverbrauchs einen beschleuni-
genden Effekt von NO auf die NH3-Oxidation (vgl. Gleichung (4.37)). Arbei-
ten, die bisher zur kinetischen Beschreibung ebenfalls einen Potenzansatz ver-
wendet haben, beriicksichtigen den NHs-Mehrverbrauch nicht. Daher wird zur
Abbildung des beobachteten temperaturabhéngigen NHs-Mehrverbrauchs ein
additiver Term in die Beschreibung der NHs-Oxidation integriert. Die Reakti-

onsgeschwindigkeit der NH3-Oxidation setzt sich somit wie folgt zusammen.

TNH3-Ox.,ges. — 'NH3-Ox. + TNHs-Mehrverbrauch (95)

Zur Beschreibung des NHs-Mehrverbrauchs wird wiederum ein Potenzansatz

verwendet. Da es sich um eine Reaktion handelt, die nur gekoppelt mit der
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Abbildung 9.13: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHz-
und NO-Austrittskonzentration (cno,r ~ 410 ppm) bei einem

NH3:NO-Eintrittsverhéltnis von 1,00 als Funktion der Tempera-
tur fiir einen Druck von 1,7 bar.

Standard-SCR auftritt, wird wie in Gleichung (9.3) eine Hemmung durch ad-
sorbiertes NHs auf die Reaktionsgeschwindigkeit beriicksichtigt. Der beobachte-
te Effekt der Oz-Konzentration auf den NHs-Mehrverbrauch (Abbildung 7.10)
wird durch die Reaktionsordnung beziiglich O2 integriert.

Ea

ko - exp ——— - eNHg - €h, * CNo

R-T

TNHj3-Mehrverbrauch = (96)
1+ Knn, - ¢2
3 CNHj

Durch Anpassung an die Messdaten werden fiir die durchgefiihrten Versuche,
die in Tabelle 9.8 dargestellten Parameter ermittelt (Bacher et al., 2015). Bei
der Aktivierungsenergie der Fast-SCR handelt es sich um einen Literaturwert
(Schuler, 2009). Die finalen Anpassungen der Parameter sind von Dr.-Ing. C.

Perbandt und Dr.-Ing. S. Pinnow der ThyssenKrupp Industrial Solutions AG
durchgefiihrt worden.
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Tabelle 9.8: Kinetische Parameter fiir die Standard-, Fast-SCR und den NHgz-

Mehrverbrauch.
Geschwindig- kJ 6
ko EA/* S q w KNHS/%
keitsansatz mol mol
9,18
(9.3) 9,13. 100 — " 66,7 15 056 - 4,73 - 107
kgKat - s - mol296
9
(9.4) 5,0-10T — 36,0 . - - -
kgKat - s - mol
9,03
(9.6) 2,58 - 10% o 48,0 - 0,98 1,03 1,11 -10%

kgKat - s - mol?:01

Die Beschreibung der Messdaten mit dem entwickelten kinetischen Modell ist in
Abbildung 9.14 bis 9.18 dargestellt. Zur Beschreibung der beobachteten Inhibie-
rung der SCR-Aktivitdt mit steigender NHs-Konzentration ist die Integration
einer Hemmkonstante im kinetischen Ansatz erforderlich. Durch Anpassung er-
gibt sich fiir NH3 eine Reaktionsordnung von 1,5 und fiir die NHsz-Konzentrati-
on zur Beriicksichtigung der Hemmung eine Reaktionsordnung von 2. Wéhrend
der Ermittlung der Parameter zur Beschreibung der Messdaten der Standard-
SCR hat sich gezeigt, dass zur Beschreibung des NHs-Mehrverbrauchs ebenso
eine Hemmung durch NHs benétigt wird. Die Verldufe der NO-Austrittskon-
zentration bei Variation des NH3:NO-Eintrittverhéltnisses sind in Abbildung
9.14 dargestellt. Die Verldufe kénnen fiir kleine ebenso wie fiir héhere NH3:NO-

Eintrittverhéltnisse abgebildet werden.
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9 Parameteranpassung und Simulation der Messdaten
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Abbildung 9.14: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (cxo,g ~ 410ppm) bei Variation des
NH3:NO-Eintrittsverhiltnisses als Funktion der Temperatur fiir
einen Druck von 1,7 bar.

Die zugehorigen NHs-Konzentrationen sind in Abbildung 9.15 dargestellt. Bei
NHj3:NO-Eintrittverhiltnissen < 1 tritt kein NH3 am Reaktoraustritt mehr auf.
Bei Eintrittsverhéltnissen > 1 ist ein charakteristischer Konzentrationsverlauf
zu erkennen. Sobald NO am Reaktoraustritt nicht mehr auftritt, steigt die NHs-
Austrittskonzentration mit steigender Temperatur wieder beziehungsweise sie
wird konstant (o). Ab Temperaturen > 400 °C sinkt wiederum die Austrittskon-
zentration durch das “Anlaufen“ der NHs-Oxidation mit O2. Mit den ermittel-
ten Parametern kann die Variation des NH3:NO-Eintrittsverhéltnisses von 0,50
bis 1,96 dargestellt werden. Bei den durchgefithrten Experimenten zeigte sich,
dass die Variation der NO-Eintrittskonzentration mit einer Reaktionsordnung
von 1 beriicksichtigt werden kann. Die simulierten und experimentellen Verldufe
der NH3- und NO-Austrittskonzentration sind in Abbildung 9.16 dargestellt. Sie

konnen mit dem entwickelten Ansatz in guter Naherung beschrieben werden.
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Abbildung 9.15: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHs-

Austrittskonzentration (cyo,r &~ 410ppm) bei Variation des
NH3:NO-Eintrittsverhiltnisses als Funktion der Temperatur fiir

einen Druck von 1,7 bar.
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Abbildung 9.16: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
NO-Austrittskonzentration bei Variation der NO-Eintrittskon-
zentration als Funktion der Temperatur fiir einen Druck von

1,7 bar.




104 9 Parameteranpassung und Simulation der Messdaten

Die Erhohung der Os-Eintrittskonzentration zeigt einen beschleunigenden Ef-
fekt sowohl auf die Standard-SCR als auch auf den zugehorigen NH3-Mehrver-
brauch. Durch Anpassung wird fiir die Reaktionsordnung von Oz im kinetischen
Ansatz fiir die Standard-SCR und den NHs-Mehrverbrauch ein Wert von 0,56
bzw. 0,98 ermittelt. Fiir den NHs-Mehrverbrauch wird zusétzlich eine Reakti-
onsordnung von NO von 1,03 benétigt. In Abbildung 9.17 sind die Messdaten
und die mittels der entwickelte Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung berechne-
ten Konzentrationsverldufe bei Variation der Os-Konzentration von 1,46 bis
3,40 Vol.% dargestellt. Der Einfluss von Oz auf den Umsatz von NH3 und NO
kann abgebildet werden. Die Fast-SCR konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht

L T T T
a\\ Co e/ Vol%: 1,46 245 3,40
400 O ™ NH, © o A 4
\ \ 3
‘o B NO [ ] ° A
Fa NN c, :C.:. 148 147 148

\ \ NH, * “NO

.,/ ppm

0 > -
250 300 350 400 450

Abbildung 9.17: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHs- und
NO-Austrittskonzentration (exo,mr ~ 410ppm) bei Variation
der Oz-Eintrittskonzentration als Funktion der Temperatur fiir
einen Druck von 1,7 bar.

explizit untersucht werden. Um ihren Einfluss auf die Standard-SCR zu unter-
suchen wird der Oxidationsgrad variiert. Durch Anpassung an diese Messreihen
kann zur Beschreibung der Fast-SCR auf diese Weise ein Stofifaktor ermittelt
werden. Die experimentellen und simulierten Verldufe von NHs und NO sind
in Abbildung 9.18 dargestellt. Durch die in Tabelle 9.8 ermittelten Parameter
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liasst sich der Einfluss von NOs auf die Standard-SCR abbilden. Zum besseren

200 Lo CNH‘ 1Cyo =147
IR Oxidationsgrad / %: Messdaten |
e o 00 O NH,
\ o 67 = NO
A Ye) A 18,5
EU PN v 305 -

C../ppm

Abbildung 9.18: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
NO-Austrittskonzentration (cno,,r ~ 410ppm) bei Variation
des Oxidationsgrades als Funktion der Temperatur fiir einen
Druck von 1,7 bar.

Versténdnis der Beobachtungen sind in Abbildung 9.19 die Verldufe der NHs-
und NO-Konzentration fiir die Reaktionsbedingungen von Abbildung 9.18 als
Funktion der Lange der Katalysatorschiittung dargestellt. Bei Dosierung von
NO3 am Reaktoreintritt sinkt die NHs-Konzentration in Abhéngigkeit von der
NOs-Eintrittskonzentration stark ab. Die NHs-Konzentrationsverlaufe schnei-
den sich bei einer Katalysatorschiittungsldnge von ca. 8 mm. Am Reaktoraus-
gang weisen diese jedoch fiir hdhere NOs-Eintrittskonzentrationen hohere Kon-
zentrationswerte auf. Dies kann durch die entsprechenden hoheren durchschnitt-
lichen NO-Konzentrationen im Reaktor erklirt werden, die zu einem hoéheren
Umsatz von Ammoniak durch Oxidation fithren. Abbildung 9.19 zeigt ebenfalls
den Vergleich zwischen den Berechnungen mit und ohne (intrinsisch) Beriick-
sichtigung von Stofftransportwiderstdnden. Unterschiede sind nur direkt am Re-
aktoreingang, in dem NO32 noch vorhanden ist und somit die Fast-SCR auftritt,

zu sehen. Dies verdeutlicht noch einmal, dass mit der gewahlten Partikelfraktion
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tatséchlich die intrinsische Kinetik am Katalysator bestimmt werden kann.

600 —TT— 7T
Oxidationsgrad / %:
—0,0

30,5 (intrinsisch) |

100 -
0 " 1 " 1 " 1 " 1 " 1 " 1
450 T T T T T T
Oxidationsgrad / %:
—0,0
A ---67 ]
W\ e 18,5
\ ----305
\ ——30,5 (intrinsisch) _|

300 fr \

Cho ! PPM

ISch'Lmung /'mm

Abbildung 9.19: Simulationen (Linien) der NH3- und NO-Konzentration bei Va-
riation des Oxidationsgrades als Funktion der Linge der Kata-
lysatorschiittung fiir ein NH3:NO-Eintrittsverhéltnis von 1,47,
einer Temperatur von 343 °C und einen Druck von 1,7 bar.

Zum Vergleich der simulierten und insgesamt 273 experimentell ermittelten
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NHs- und NO-Austrittskonzentrationen ist das Paritatsdiagramm in Abbildung
9.20 dargestellt. Mit dem entwickelten Modell werden die Messdaten mit einem
mittleren Fehler von 415 % beschrieben. Zur Bewertung der Giite der Anpas-
sung muss beriicksichtigt werden, dass die grofiten relativen Abweichungen bei
sehr kleinen Austrittskonzentrationen (< 8 ppm) auftreten. Der Giiltigkeitsbe-

reich fiir die ermittelten kinetischen Koeffizienten ist in Tabelle 9.9 angegeben.

10

750 -

500 B

Ci,A sim / ppm

250 b

0 " 1 " 1 " 1
0 250 500 750

Ci,A exp / ppm

Abbildung 9.20: Paritdtsdiagramm fiir die NOy-SCR.

Tabelle 9.9: Giiltigkeitsbereich des entwickelten Modells.

mol mol mol mol

R ) 02/t

T/°C

0,028 bis 0,056 0,014 bis 0,028 0,002 bis 0,009 1,028 bis 2,395 250 bis 450

Durch Beriicksichtigung der dufleren und inneren Stofftransportphénomene im
bestehenden Modell (vgl. Abschnitt 8.1) kann die intrinsisch ermittelte Kinetik
zur Berechnung der Austrittskonzentrationen bei Variation der Katalysatorpar-

tikelgréBe verwendet werden. Zur Berechnung des Partikelvolumens (Vpartikel )
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und der Oberfliche der Partikel (Apartikei) wird vereinfachend angenommen,
dass die gebrochenen Katalysatorstiicke kugeldhnlich sind. Die durchschnittli-
chen Geometriedaten des Extrudates wurden von Perbandt (Perbandt, 2011)
iiber 100 zufillig ausgewéhlte Einzelstiicke ermittelt. Die dabei fiir die Berech-
nungen bestimmten Abmessungen liegen im Anhang in Abbildung A.5 bei. Ab-
bildung 9.21 zeigt die experimentellen und simulierten Verldufe der NO-Aus-
trittskonzentration bei Variation der Partikelgrofle. Die Messdaten der Kata-
lysatorfraktion von 1,3 und 2,25 mm konnen iiber den gesamten Temperatur-
bereich abgebildet werden. Beim Konzentrationsverlauf fiir die Fraktion von
0,4mm treten bis zu einer Temperatur < 400°C geringe Abweichungen zwi-
schen den Messdaten und der Simulation auf. Bei Temperaturen > 400 °C bildet
das entwickelte Modell den experimentellen Verlauf fiir das Extrudat weniger
genau ab. Es sagt einen hoheren Umsatz an NO vorher und kann somit die
Verlangsamung der Standard-SCR durch Stofftransportphdnomene nicht exakt
abbilden.

300 T T T T

~ Cuy, " Cno = 1,47

L Partikel /' mm:
\ N o Extrudat

N o 2,25

N S A 13

L N -
200 . @ v 04

cNo’A/ ppm
7/
7/
=4

100 - \ N S e

0 L Yot o mgs
300 350 400 450
T/°C

Abbildung 9.21: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NO-Aus-
trittskonzentration (cxo,g & 410 ppm) bei Variation der Kataly-
satorpartikelgrofle als Funktion der Temperatur fiir einen Druck
von 1,7 bar.
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Die zugehorigen Verldufe der NHs-Austrittskonzentration sind in Abbildung
9.22 dargestellt. Das entwickelte Modell bildet die Verdnderung der Konzentra-

tionsverldufe ab. Geringe Abweichungen bestehen fiir die untersuchten Fraktio-

nen im mittleren Temperaturbereich. Unter Beriicksichtigung der getroffenen

vereinfachenden Annahmen kénnen die experimentell ermittelten Verldufe der
NO- und NHs-Austrittskonzentration mit dem entwickelten Modell insgesamt

sehr zufriedenstellend berechnet werden.

T T T T
- Cun, * Cno = 147
. .
400 }-. S~ < dPamke\ /' mm: .
\‘o\ oo O Extrudat
| R S~ o 225
o oo~ A 13
300 Y\ o~ . SV 04
c VN S~ o oS
AN ~ ~
2 \V\ n o~ \D\\\
\( \ \\ S o E\
I‘MZOO— v \\\ o \\\ i
OZ N\ A \\\§ O\\\
V\\V~____A_\\‘n~ °
T
100 - vVvvVvy Vv Ilsal
1 1 n 1 1
300 350 400 450
T/°C

Abbildung 9.22: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHz-Aus-
trittskonzentration (¢cxo,g ~ 410 ppm) bei Variation der Kataly-
satorpartikelgrofle als Funktion der Temperatur fiir einen Druck

von 1,7 bar.
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N,O-SCR

Neben der bereits diskutierten NO,-SCR lduft in Anwesenheit von NoO und
NHs3 im Abgasstrom auch die NoO-SCR am eingesetzten Katalysator ab. Die
durchgefiihrten Experimente zeigen, dass neben den Reaktionspartnern NHjs
und N2O auch H>O und Os einen Einfluss auf die Reaktion haben. Die beob-

achteten Effekte sind in Tabelle 9.10 zusammengefasst.

Tabelle 9.10: Beobachtete Einfliisse auf die NoO-SCR.

Elntrljcts- Effekt
konzentration c¢; g
H>O schwach hemmend
O2 hemmend ab T' > 360 °C

Zur kinetischen Beschreibung gibt es im Gegensatz zur Standard-SCR und Fast-
SCR nur wenige Arbeiten in der Literatur (vgl. Abschnitt 4.5). Bisherige Ar-
beiten basieren weitgehend auf einem Eley-Rideal-Mechanismus und beriick-
sichtigen weder den Einfluss von NHs, O2 noch von H2O. Daher wird in der
vorliegenden Arbeit zur Beschreibung der Messdaten ein Reaktionsgeschwin-
digkeitsansatz basierend auf den entwickelten Ansétzen zur Beschreibung der
NO«-SCR verwendet. Es handelt sich hier wiederum um einen Potenzansatz mit
Beriicksichtigung der beobachteten Hemmung von NHgs. Die Beriicksichtigung
des Einflusses von Wasserdampf ist zur Beschreibung der Messdaten nicht er-
forderlich, da H2O nur einen schwach hemmenden Einfluss hat und sich bei der
Parameterermittlung zeigt, dass der Term keinen signifikanten Einfluss auf die

Giite der Anpassung hat.

-F
ko - exp R .; * CNH; * CN5O

1+ Knug - R,

TNyO-SCR = (9.7)
Am Katalysator lauft ebenfalls die NoO-Zersetzung ab, die iiber nachstehenden
einen parallelen Reaktionsgeschwindigkeitsansatz beriicksichtigt wird, der auf
entsprechenden Arbeiten von Perbandt (Perbandt, 2011) basiert.
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—Ex
ko -exp ——— - c\Lo
R-T 2 (9.8)

TNoO-Zers. = 1+ KH2O - COH2O
Die durch Anpassung an die Messdaten ermittelten Parameter sind in Tabelle
9.11 dargestellt. Die Parameter fiir die Zersetzung angepasst auf den eingesetz-
ten Eisen-Zeolith-Katalysator zur NOx-Reduktion sind von der ThyssenKrupp

Industrial Solutions AG zur Verfiigung gestellt worden.

Tabelle 9.11: Kinetische Parameter fiir die NoO-SCR und die N2O-Zersetzung.

Geschwindig- Parameter
keitsansatz

6 6

m kJ m
ko/ kgkat s - mol EA/E KNH3/@
9.7)
5,26 - 101° 168,3 1,74 -10°
mol®43 . 17t kJ m?!
ko/ kgkat - s EA/miol I KHzO/molU-r7 °
(9.8)
4,50 -10% 168,0 0,57 4,19 0,7

Die Beschreibung der Messdaten mit dem entwickelten kinetischen Modell ist in
Abbildung 9.23 bis 9.27 dargestellt. In Abbildung 9.23 sind die Verlaufe fiir eine
N2 O-Eintrittskonzentration von 250 ppm bei Variation des NHs:NoO-Eintritts-
verhéltnisses dargestellt. Durch die Integration der Hemmkonstante fiir NHs
und Anpassung dieser an die Messdaten konnen die Verldufe der NoO-Austritts-
konzentration und die zugehérigen NHs-Austrittskonzentrationen (Abbildung
9.24) beschrieben werden.
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Abbildung 9.23: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der N2O-Aus-
trittskonzentration in Abwesenheit von Os bei Variation des
NHgz:NoO-Eintrittsverhéltnisses als Funktion der Temperatur
fiir einen Druck von 1,6 bar.
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Abbildung 9.24: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-Aus-
trittskonzentration in Abwesenheit von Os bei Variation des
NHj3:N2O-Eintrittsverhéltnisses als Funktion der Temperatur
fiir einen Druck von 1,6 bar.
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Bei den durchgefiihrten Experimenten zeigt sich, dass die Variation der NO-
Eintrittskonzentration mit einer Reaktionsordnung von 1 erfasst werden kann.
Die experimentellen und simulierten Verldufe der NoO- und NHgs-Austrittskon-
zentration bei Variation des NHs3:NoO-Eintrittsverhaltnisses fiir eine NoO-Ein-
trittskonzentration von 600 ppm sind in Abbildung 9.25 und 9.26 dargestellt.
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Abbildung 9.25: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der N2O-Aus-
trittskonzentration in Abwesenheit von Og bei Variation des
NHj3:N2O-Eintrittsverhéltnisses als Funktion der Temperatur
fiir einen Druck von 1,6 bar.

Fiir beide untersuchten N,O-Eintrittskonzentrationen (250 und 600 ppm) in
Abwesenheit von Os fillt auf, dass bei Eintrittsverhiltnissen < 1 die Verldufe
der NoO-Austrittskonzentration weniger exakt als die zugehorigen NHs-Verlaufe
beschrieben werden kénnen. Bisher ist ungeklart, warum bei diesen Eintritts-
verhéltnissen scheinbar, abweichend von der in Gleichung (4.53) dargestellten
Stochiometrie, zu viel NHs umgesetzt wird. Ein Grund kénnte darin liegen,
dass sich in den eingesetzten Priifgasen fiir NoO kleinste Mengen von Oz be-
finden, die diesen NH3-Mehrverbrauch hervorrufen. Diese Vermutung wird im

Anschluss noch niher diskutiert.
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Abbildung 9.26: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3-Aus-
trittskonzentration in Abwesenheit von Os bei Variation des
NHj3:NoO-Eintrittsverhéltnisses als Funktion der Temperatur
fiir einen Druck von 1,6 bar.

Bei Erhchung des Druckes auf 6,7 bar fiir ein NH3:N2O-Eintrittsverhéltnis von
~ 0,66 wird der Umsatz von NH3z und N2O geringfiigig erh6ht. Die Ergebnisse
der Variation des Druckes sind in Abbildung 9.27 dargestellt, sie konnen durch
das entwickelte Modell wiederum abgebildet werden. Auch hier fillt allerdings

ein zusatzlicher NHs-Verbrauch auf.
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Abbildung 9.27: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
N2O-Austrittskonzentration (en,0,g ~ 600ppm) in Abwesen-
heit von Oz bei Variation des Druckes als Funktion der Tempe-
ratur.

Einfluss von Sauerstoff auf die N>.O-SCR:
Zur Untersuchung des Osz-Einflusses auf die NoO-SCR wurden ebenfalls Ver-

suche durchgefiihrt. Bei den Experimenten in Anwesenheit von Oz zeigt sich,
dass bei Temperaturen < 400 °C der NH3-Umsatz hoher ist, als der Stéchiome-
trie der N2O-SCR entspricht. Werden zur Beschreibung der Versuche in Anwe-
senheit von Oz nur die ermittelten Reaktionsgeschwindigkeiten der NoO-SCR,
der NoO-Zersetzung und der NH3-Oxidation mit Oz beriicksichtigt, kénnen die
Messdaten nur mit sehr unzureichender Genauigkeit beschrieben werden. Eine
beispielhafte Simulation bei Beriicksichtigung der Gleichungen (9.7), (9.8) und
(9.2) der Messreihe fiir ein NH3:N2O-Eintrittsverhéltnis von 0,64 in Anwesen-
heit von Oz (2,5Vol.%) ist in Abbildung 9.28 dargestellt. Auch wenn der Ver-
lauf der NHs-Austrittskonzentration mit ausreichender Genauigkeit beschrieben
werden kann, ist die Beschreibung der N2O-Austrittskonzentration jedoch we-
der qualitativ noch quantitativ befriedigend. Das entwickelten Modell sagt fiir
Temperaturen von 300 bis 470 °C einen zu grofien N2O-Umsatz am Katalysa-

tor vorher. Der berechnete Konzentrationsverlauf von N2O zeigt den typischen
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Verlauf fiir Messungen in Abwesenheit von O2. Die Messung fiir eine O2-Konzen-
tration von 2,5 Vol.% hingegen zeigt fiir vollstindigen Umsatz von NHs einen
N2 O-Verlauf, der linear mit der Temperatur abfillt. Durch Kombination der
entwickelten Reaktionsgeschwindigkeitsansitze sind Messungen in Anwesenheit
von O2 offensichtlich nicht abbildbar. Daher werden diese Versuche im anschlie-
Benden Abschnitt separat betrachtet und der Effekt von O2 auf die NoO-SCR

diskutiert. Zum Vergleich der simulierten und insgesamt 184 experimentell er-
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Abbildung 9.28: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHj3- und
N2O-Austrittskonzentration (ex,0,g ~ 615ppm) fiir eine Oz-
Eintrittskonzentration von 2,5 Vol.% als Funktion der Tempera-
tur fiir einen Druck von 1,6 bar.

mittelten NH3- und NO-Austrittskonzentrationen in Abwesenheit von Os ist das
Paritdtsdiagramm in Abbildung 9.29 dargestellt. Mit dem entwickelten Modell
werden die Messdaten mit einem mittleren Fehler von +8,2 % beschrieben. Der
Giiltigkeitsbereich fiir die ermittelten kinetischen Koeffizienten ist in Tabelle

9.12 angegeben.
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Tabelle 9.12: Giiltigkeitsbereich des entwickelten Modells.

mol mol mol
cNHy / -~ c1\120/7m3 coy /Tls p/bar T/°C
0,014 bis 0,118 0,018 bis 0,177 0 1,6 bis 6,7 270 bis 410
750 . ; ;
500 E
1S
[
a
~ [|
£
<
U 250 | o .
O " 1 " 1 "
0 250 500 750
Ci,A exp/ ppm

Abbildung 9.29: Paritidtsdiagramm fiir die NoO-SCR in Abwesenheit von Os.

Weitere Arbeiten zur kinetischen Simulation des Einflusses von O; auf die
N>O-SCR

Kieger und Mitarbeiter (Mauvezin et al., 1999) haben bisher als einzige Gruppe
Untersuchungen zur NoO-Reduktion an Eisen-Zeolithen in der Literatur vorge-
stellt (vgl. Abschnitt 4.5). Sie vermuten (Delahay et al., 2002), dass an Eisen-
Zeolith-Katalysatoren in Anwesenheit von Sauerstoff zusétzlich zur bekann-

ten 2:3-Stéchiometrie (Gleichung (4.53)) folgende 1:1-Stéchiometrie ebenfalls
ablauft.

4 NHz +4 NoO + Oz — 6 No + 6 H>O (99)
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Fiir die Parameteranpassung der Messdaten der NoO-SCR in Anwesenheit von
O2 wurde diese Stochiometrie nun zusétzlich in das Modell integriert. Der beob-
achtete NHsz-Mehrverbrauch kann auch durch diese zuséatzliche Reaktion nicht
abgebildet werden, da iiber Gleichung (9.9) NH3 und N3O zu gleichen Antei-

len umgesetzt werden und damit ein insgesamt zu hoher NoO-Umsatz resultiert.

In einem weiteren Ansatz wurde daher versucht, den zur 2:3-Stochiometrie der
N2O-SCR zusitzlich umgesetzten Ammoniak analog zur NO-SCR iiber die In-
tegration eines additiven Terms bei der NH3-Oxidation (9.5) zu beschreiben.
Fiir die Beschreibung der NoO-SCR wird ein Potenzansatz, nach der stéchio-
metrischen Gleichung (4.53), mit Beriicksichtigung der Hemmung durch NHj

verwendet,.

)
ko - exp T;  CNH3 * CN5O

1 + KNHS ) CIQ\IHg

TN2O-SCR = (9-10)
Zur Beschreibung des stochiometrischen NHs-Mehrverbrauchs wird die Reak-
tionsgeschwindigkeit der einzeln untersuchten NHs-Oxidation mit Oz (9.2) um

folgenden Term erweitert.

IC eXpP ——— - C C C
0" *CNHg3 " CN5O -
RT 3 2 Oo

(9.11)
1+ Knu, - CQNH3

TNHz-Mehrverbrauch =

Die durch Anpassung an die durchgefithrten Messungen in Anwesenheit von O2
ermittelten Parameter sind in Tabelle 9.13 gezeigt.

Bei der Parameterermittlung zeigt sich, dass zur Beschreibung der Messungen in
Anwesenheit von O verglichen mit den kinetischen Parametern in Abwesenheit
von Os eine um 18 % erhohte Aktivierungsenergie benotigt wird. Zur Beschrei-
bung der Reaktionsgeschwindigkeit der ebenfalls ablaufenden Zersetzung wird
wiederum Gleichung (9.8) mit den in Tabelle 9.13 dargestellten Parametern
verwendet. Die Beschreibung der Messdaten mit dem entwickelten kinetischen
Modell ist in Abbildung 9.30 bis 9.33 dargestellt. In Abbildung 9.30 sind die
experimentellen und simulierten Verldufe der NHs- und N2O-Austrittskonzen-
tration fiir ein NH3:N2O-Eintrittsverhéltnis von 0,64 bei einem Druck von 1,6

und 6,7 bar dargestellt. Mit dem entwickelten Reaktionsgeschwindigkeitsansatz
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Tabelle 9.13: Kinetische Parameter fiir die NoO-SCR in Anwesenheit von Og und

dem NHgs-Mehrverbrauch.

Geschwindigkeitsansatz Parameter
6 6
m kJ
ko) ——mM—— EA/— K
0 kgkat - s - mol A/mol NH3/m012
(9.10)
8,72 -10'¢ 186,0 2,06 - 10°
mol®43 . 171 kJ 6
ko/—F——— A/ — q Knug/
kgKat - S ol ol2
(9.11)
6,19 - 10" 128,4 0,33 2,39 - 10°

kann nun sowohl die NHs- als auch die NoO-Austrittskonzentration beschrieben

werden.
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0
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T/°C

Abbildung 9.30: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHs-
und NpO-Austrittskonzentration (cn,0,r ~ 615ppm) fiir ein
NH3z:N2O-Eintrittsverhéltnis von 0,64 bei Variation des Druckes
und einer Os-Eintrittskonzentration von 2,5 Vol.% als Funktion

der Temperatur.
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Abbildung 9.31 zeigt die Ergebnisse der Variation des Druckes fiir ein NH3:N2O-
Eintrittsverhéltnis von 0,95. Bei dieser Messung wird die NH3-Eintrittskonzen-
tration auf 583 ppm angehoben. Der entwickelte Ansatz kann die gemessenen
Austrittskonzentrationen fiir das NHs zu N2O Verhiltnis von 0,95 in Anwesen-
heit von Oz ebenfalls abbilden.
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Abbildung 9.31: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHs-
und N2O-Austrittskonzentration (cn,0,r ~ 615ppm) fiir ein
NHj3:N2O-Eintrittsverhéltnis von 0,95 bei Variation des Druckes
als Funktion der Temperatur.

Die durchgefiihrten Experimente zeigen weiterhin, dass der beobachtete NHs-
Mehrverbrauch bei der NoO-SCR ebenso wie bei der Standard-SCR von der Oa-
Eintrittskonzentration abhéngt. Die Konzentrationsverldufe fiir NHs und N2O
bei einer sehr kleinen Os-Eintrittskonzentration von 0,26 Vol.% sind in Abbil-
dung 9.32 dargestellt. Auch diese konnen durch die Integration des additiven
Terms zur Beschreibung der NHs-Oxidation ausreichend gut beschrieben wer-
den. Der Verlauf der NoO-Konzentration wird sehr genau abgebildet. Der simu-
lierte Verlauf der NHs-Konzentration hingegen weicht von den Messdaten ab.
Das Modell sagt einen geringeren Umsatz an NHjs als experimentell ermittelt

voraus.
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Abbildung 9.32: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NH3- und
N2O-Austrittskonzentration (en,0,g = 600 ppm) als Funktion

der Temperatur.

Abbildung 9.33 zeigt einen entsprechenden Versuch fiir eine O»-Eintrittskonzen-

tration von 0,26 Vol.% und einen Druck von 6,7 bar. Durch die Druckerhéhung

verstiarken sich die Abweichungen der Simulation vom Experiment. Der simu-

lierte Umsatz beider Komponenten ist bis zu einer Temperatur von 370 °C zu

gering. Sobald kein NH3 mehr am Reaktoraustritt auftritt, kann jedoch der

N> O-Verlauf wiederum beschrieben werden. In Summe kann der Verlauf der ex-

perimentell ermittelten NoO- und NHs-Austrittskonzentration damit nicht mit

ausreichender Genauigkeit abgebildet werden.
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Abbildung 9.33: Messdaten (Symbole) und Simulationen (Linien) der NHj3- und
N2O-Austrittskonzentration (cn,0,r = 600 ppm) als Funktion
der Temperatur.

Die diskutierten Ergebnisse zeigen, dass mit dem entwickelten Modell der Ein-
fluss der N2O- und NH3-Konzentration in Anwesenheit von einer konstanten Os-
Eintrittskonzentration von 2,5 Vol.% auch bei Variation des Druckes abgebildet
werden kann (vgl. Abbildung 9.30 und 9.31). Die Variation der Os-Konzentrati-
on kann jedoch nur fiir einen begrenzten Konzentrationsbereich mit ausreichen-
der Giite dargestellt werden. Der Vollstandigkeit halber ist in Abbildung 9.34
der Vergleich zwischen den simulierten und experimentell ermittelten NHs- und
N2O-Konzentrationen dargestellt. Die grofiten Abweichungen treten hier bei den
Versuchen mit Variation der Os-Eintrittskonzentration (# 2,5 Vol.%) auf.

Fiir eine ausreichend gute Beschreibung dieser Reaktion und zum besseren
Verstandnis des am Katalysator ablaufenden Reaktionsmechanismus wiére es
hilfreich, detailliertere Studien basierend auf den Arbeiten der Gruppe um Kie-
ger (Mauvezin et al., 2000) durchzufithren. Anschliefend kénnten durch Beriick-
sichtigung aller am Katalysator ablaufenden Reaktionen bei der NoO-SCR in
Anwesenheit von Oz entsprechende kinetische Ansétze entwickelt und durch

Parameterermittlung an die vorhandenen Messdaten angepasst werden.
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10 Fazit

In dieser Arbeit wurde erstmalig der Einfluss von Stickstoffmonoxid, Stickstoff-
dioxid, Wasserdampf und Sauerstoff auf die Reaktionsgeschwindigkeit der NO-
Oxidation fiir Temperaturen von 200 bis 500 °C an einem Eisen-Zeolith-Kataly-
sator untersucht. Unter Beriicksichtigung der beobachteten Einfliisse und durch
Anpassung der kinetischen Parameter an die Messdaten kann die komplette
Versuchsmatrix mit einem mittleren Fehler von £2,6 % beschrieben werden.
Beim Einsatz des Reduktionsmittels Ammoniak lduft neben den Reduktions-
reaktionen ebenfalls die NH3z-Oxidation mit Oz an Eisen-Zeolith-Katalysatoren
ab. Diese ist beziiglich der Einfliisse von Ammoniak, Sauerstoff und Wasser-
dampf auf die Reaktionsgeschwindigkeit untersucht worden. Die beobachteten
Effekte wurden bei der Entwicklung der Reaktionsgeschwindigkeitsgleichung
beriicksichtigt und die kinetischen Parameter durch Anpassung an die Mess-
daten ermittelt. Es handelt sich hierbei um die erste kinetische Beschreibung
mit Beriicksichtigung des inhibierenden Effekts durch Wasserdampf. Die durch-
gefiihrten Experimente werden mit einem mittleren Fehler von +7,3 % beschrie-
ben.

Zur Ermittlung der intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit der selektiven kata-
lytischen Reduktion von NOyx am Eisen-Zeolith-Katalysator sind Untersuchun-
gen zu den Einflilssen von Ammoniak, Stickstoffmonoxid, -dioxid, Sauerstoff
und Wasserdampf durchgefiihrt worden. Im Unterschied zu den Oxidationsre-
aktionen muss bei dieser Reaktion kein Einfluss von Wasserdampf beriicksichtigt
werden. Zur kinetischen Beschreibung dieser Reduktion reicht die Stéchiome-
trie der Standard-SCR nicht aus, da auflerdem ein zusétzlicher Ammoniakver-
brauch auftritt, der nicht durch die ebenfalls ablaufende NHs-Oxidation mit O2
abbildbar ist. Der tiberstochiometrische Ammoniakverbrauch wird mittels eines
additiven Terms der Ammoniak-Oxidation integriert. Mit den durch Anpassung

ermittelten kinetischen Parametern werden die Messdaten mit einem mittleren
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Fehler von +15% beschrieben. Die durch Variation der Partikelgrofie experi-
mentell bestimmten Stofftransporteinfliisse werden durch ein mathematisches
Modell beriicksichtigt, in dem die dufleren und inneren Stofftransporteinfliisse
auf die Reaktionsgeschwindigkeit hinterlegt sind. Die Messdaten und auch die
Konzentrationsprofile im stagnierenden Film und Katalysatorkorn kénnen so-
mit in Abhéngigkeit der Partikelgrofle durch Simulation dargestellt werden.

In Anwesenheit aller zu beriicksichtigenden Komponenten im Salpetersiureab-
gas lauft zusatzlich zur NO4-SCR auch die NoO-SCR am Eisen-Zeolith-Kataly-
sator ab. Die Reduktion von NoO mit NHjz ist in Ab- und Anwesenheit von O»
untersucht worden. Dabei sind die Einfliisse von Ammoniak, Distickstoffmon-
oxid und Wasserdampf betrachtet worden. Unter Beriicksichtigung der beob-
achteten Einfliisse der Reduktion in Abwesenheit von O wurde ein Ansatz zur
Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit entwickelt. Mit den an die Mess-
daten angepassten, kinetischen Parameter kénnen die Experimente mit einem
mittleren Fehler von +8,2% beschrieben werden. Auch zur Beschreibung der
N2O-SCR in Anwesenheit von O3 ist eine Gleichung basierend auf den erlangten
Kenntnissen der Standard-SCR zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit
entwickelt worden. Die Versuchsmatrix kann mit den entwickelten Ansétzen nur
beziiglich des Einflusses von NH3 und N2O bei einem konstanten Sauerstoffge-
halt ausreichend genau beschrieben werden. Zur Beschreibung des Einflusses
von Oz miissen noch weitere Studien zum am Katalysator ablaufenden Reakti-
onsmechanismus unternommen werden.

Die erzielten Ergebnisse zeigen, dass die am Eisen-Zeolith-Katalysator ablaufen-
den Reaktionen durch systematische Variation der Parameter Eintrittskonzen-
trationen, Temperatur, Druck und Partikelgrofle mithilfe von neu entwickelten
kinetischen Ansétzen beschrieben werden kénnen. Auch hat sich das gewéhlte
Konzept der separaten Bestimmung einzelner Reaktionskinetiken und nachfol-
gender Uberlagerung bewihrt.

Die ermittelten Reaktionsgeschwindigkeitsansidtze ermoglichen in Kombination
mit den Ergebnissen von Perbandt (Perbandt, 2011) die Auslegung eines indus-
triellen, zweistufigen (N2O-Zersetzungs- und NOx-Reduktionsstufe) EnviNOx®-

Verfahrens in den untersuchten Konzentrationsbereichen.
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Das EnviNOx®-Verfahren ist eine Technologie, die zur Verbesserung der Luftgiite
beitragt. Durch die Charakterisierung der einzeln am Katalysator ablaufenden
Reaktionen und die Untersuchung der Einfliisse der im HNOgs-Abgas enthalte-
nen Komponenten (O2, H2O, N2O, NO, NO2) kann das Reaktionsnetz besser
verstanden und eine Ubertragung auf abweichende Abgaszusammensetzungen
erleichtert werden.

Die Vorgehensweisen von Perbandt (Perbandt, 2011) und dieser Arbeit zei-
gen, dass durch Untersuchung einzelner Einfliisse Abgasverfahren labortechnisch
und industriell mathematisch beschrieben werden kénnen. Allein die Beschrei-
bung der selektiven katalytischen Reduktion von NoO mit NHj3 bei Variation
der O2-Eintrittskonzentration muss noch verbessert werden. Gelingt dies, kann
durch Uberlagerung der ermittelten Reaktionskinetiken erwartet werden, dass
die vollstdndige Berechnung technischer, stationér betriebener Reaktoren jegli-
cher Verfahrensvarianten der EnviNOx®-Technologie (1- und 2-stufig) mit Ein-

speisung des Reduktionsmittels Ammoniak moglich ist.

Die Entwicklung und Optimierung solcher Technologien kénnen umwelt- und ge-
sundheitsschidliche Anlagenemissionen verringern beziehungsweise vollstdndig
vermeiden, eine steigende Luftqualitét fiir die Zukunft sichern und abwenden,

so dass sich ein Zitat des Schriftstellers Norman Mailer bewahrheitet.

In unserer verschmutzten Umwelt wird die Luft langsam sichtbar.






A Anhang

A.1 N;O- und NO,-Emissionen bei unterschiedlichen
HNOs-Anlagen

Tabelle A.1: Typische Konzentrationen des Restgases nach dem Absorptionsturm
(EIPPCB, 2006; Wiesenberger, 2001; Gry, 2001).

Parameter Bereich Einheit
cNoOy als eno, 200 bis 4000 %
CNO/CNO, 1/1
CNO 600  bis 4000 %
co, 1 bis 4 Vol.%
CH,O 0,3 bis 0,7 Vol.%

Tabelle A.2: N2O-Emissionen abhingig vom NH3-Oxidationsverfahren (IPCC,

2000).
Prozesstyp Pabs/bar N3 O-Emission/
kg
—— ppmv
t100 %HNO3
Niederdruckverfahren (N) 1 bis 5 4 bis 5 650 bis 810
Mitteldruckverfahren (M) 4 bis 6 6 bis 7,5 970 bis 1220

Hochdruckverfahren (H) 8 bis 10 10 bis 19 1620 bis 3080
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Tabelle A.3: NOx-Emissionen abhéngig von der Betriebsweise der HNO3-Anlage
(IPCC, 2008).

Anlagentyp NOx- Emission/
mg
ng ppmv
Zweidruckanlage . .
158 bis 410 90 bis 200
L/M
Eindruckanls
m ;Z;NTH 48¢ 300 bis 492 150 bis 240
Zweidruckanl:
WEAAIUEKANIASS 103 1is 410 50 bis 200
M/H
Eindruckanls
IMATUCKANASe 103 1is 371 50 bis 180
H/H

A.2 Details der Reaktionsgeschwindigkeitsansatze aus der
Literatur

Berechnung von Keq nach Metkar (Metkar et al., 2012).

Keg = W Ki = ko.; - exp (;%Ez}z) (A1)

Die entsprechenden Parameter sind in Tabelle A.4 aufgefiihrt.

Tabelle A.4: Kinetische Parameter fiir die Berechnung der Gleichgewichtskon-
stante nach Metkar (Metkar et al., 2012).

K 1,44 -10% £ 0,5 - 108 0
Ky 1,17-10* 40,1610 48
Ks 5,14 - 103 83,3

Ky 5,12 - 10%° 161,4
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A.3 Versuchsanlage und Experimentelles

Tabelle A.5: Giiltigkeitsbereich der Referenzspektren, Wellenzahlbereiche und zu
beriicksichtigende Interferenzen der FTIR Analytik fiir die Kompo-
nenten NO, NOg, NoO, NH3z und H2O.

Komponente Bereich/ppm Auswertebanden/cm_l Interferenz mit

1857,50-1849,88 H20

NO 0 bis 1000 1906,75-1896,88 H20
1930,88-1925,09 H20
1605,26-1584,95 H»,O, NH

NO» 0 bis 1000 2 3
1633,65-1628,83 NH3

N2O 0  Dbis 5000 2246,42-2210,75

NHj; 0  Dbis 1000 1124,76-989,24
1505,89-1383,19 NH3

H2O 0 bis 20000 1764,79-1665,23 NHjs
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Tabelle A.6: Durchflussbereiche der MFC der Firma Bronkhorst High-Tech.

Komponente Durchflussbereich
N 0,04 bis 25N
Ny (Trégergas H2O) 0  bis 1 51‘1
H>0 0,1 bis 28
NO 4 bis 200%LN
NO 4 bis 200%LN
\e) 0,08 bis 42LN
02 1,6 bis  80MLN
NH; 4 bis  200%EN
450 Position Thermoelement
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Abbildung A.1: Temperaturprofil iiber die Linge des eingesetzten beschichteten
Reaktors.
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Tabelle A.7: Nebenbestandteile von Stickstoff 5.0.

Komponente Grenzwert

H>O < 2ppm
Oz < 2ppm

Tabelle A.8: Nebenbestandteile von Distickstoffmonoxid.

Komponente Grenzwert

H,O < lppm
O2 < 1ppm
N2 < 5ppm
cO < lppm
CO2 < lppm

C,H,, < 1lppm

Tabelle A.9: Eingesetze Priifgase der Linde AG.

Komponente Priifgasklasse ~ Konzentration/Vol.% Restgas
NO I 2,00 N
NO3 I 0,50 Synthetische Luft

NH3 I 2,00 Ny
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Tabelle A.10: Chemische Zusammensetzung der Glasperlen (A553.1) der Firma
Carl Roth GmbH + Co. KG.

Komponente  Anteil/%

SiO2 72,5
NayO 13
K20 0,2
CaO 9,06
MgO 4,22
Al O3 0,58
Fes03 0,11

Abschdtzung der Bodensteinzahl

Die Bodenstein-Zahl Bo ist eine dimensionslose Kennzahl, sie beschreibt das
Verhiltnis der Geschwindigkeiten von Konvektion und Dispersion und charak-
terisiert somit das Riickvermischen innerhalb eines Systems. Sie ist ein Mafl
fiir die Abweichung der Stromung in einem realen Reaktor vom idealisierten
Pfropfstromungsverhalten. Thre Berechnung erfolgt iiber die axiale Peclet-Zahl

Pe.y in Festbettreaktoren.
lamss
Bo = Peax . Schiittung (AQ)
dPartikel

Fiir die Ermittlung der Kennzahl Pe,x fiir Reynolds-Zahlen von 0,008 bis 400
und Schmidt-Zahlen von 0, 28 bis 2,2 gilt folgende Korrelation.

1 0,3 0,5
’ ’ A3
Peax Repartikel -Sc 1+ % ( )
€Partikel P €

Dabei erfolgt die Ermittlung der Reynolds-Zahl des Partikels (Repartikel) nach
Gleichung (A.4).

U - dpartikel
Repartiket = ————— (A.4)
VFluid

Unter der Annahme, dass fiir die Ermittlung der kinematischen Viskositit (vpiuid)

vereinfachend N als Medium angenommen wird, da die Anteile der tibrigen
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Komponenten vernachlassigbar klein sind, gilt:
Viluiq = -Bid (A.5)
PN3

Fiir die unverdiinnte Katalysatorfraktion bei der “NOx-SCR® ergibt sich da-
durch ein Wert von 66 fiir die Bodensteinzahl, durch volumetrische Verdiinnung
von 1:1 kann somit ein Wert von 132 erreicht werden und Pfropfenstromung

gewihrleistet werden.

A.4 Versuchsmatrix

Tabelle A.11: NO-Oxidation: Variation der NO-Eintrittskonzentration (vgl. Ab-
bildung 9.1 und 9.2).

cNxo.e / ppm coyr / Vol%  cu,o.r / Vol.%  p / bar

205 2,5 0,32 1,55
401 2,5 0,32 1,55
1019 2,5 0,32 1,55

Tabelle A.12: NO-Oxidation: Variation der Oz-Eintrittskonzentration (vgl. Ab-
bildung 9.3).

co,.e / Vol.%  c¢nok /pPm  cuy,o.r / VolL%  p / bar

0,2 402 0,32 1,55
1,0 402 0,32 1,55
2,5 401 0,32 1,55

3,7 402 0,32 1,55
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Tabelle A.13: NO-Oxidation: Variation der NOx-Eintrittskonzentration (vgl. Ab-

bildung 9.4), co,,E = 2,5 Vol.%; cu,0,E = 0,32 Vol.%.

CNO,E:CNO5,E  CNO,E / PPM  ¢NO,,E / Ppm  p / bar

1:0 402 0 1,55

1,02:0,98 200 192 1,55

Tabelle A.14: NO-Oxidation: Variation des Druckes (vgl. Abbildung 9.6).

p / bar  cno,E / pPpm coy,8 / Vol.% cu,0,8 / Vol.%

1,55 401 2,5 0,32
3,50 398 2,5 0,32
6,63 403 2,5 0,32

Tabelle A.15: NH3-Oxidation: Variation der NHgz-Eintrittskonzentration (vgl.

Abbildung 9.8).

CNH,E / PPM coy,,m / Vol.%  chnyo,m / VolL.%  p / bar

104 2,5 0,32 1,6
396 2,5 0,32 1,6
962 2,5 0,32 1,6
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Tabelle A.16: NH3-Oxidation: Variation der H2O-Eintrittskonzentration (vgl.
Abbildung 9.9).

CH,0,E / Vol.% CNHg,E / ppm COy,E / Vol.% p / bar

0,16 398 2,5 1,6
0,32 396 2,5 1,6
0,67 396 2,5 1,6
1,12 396 2,5 1,6
2,00 396 2,5 1,6

Tabelle A.17: NH3-Oxidation: Variation der Oz-Eintrittskonzentration (vgl. Ab-
bildung 9.10).

coy,e / VolL.%  cnmge / PPM cHy0ok / VolL.%  p / bar

1,22 390 0,32 1,6
2,45 396 0,32 1,6
2,92 390 0,32 1,6

Tabelle A.18: NH3-Oxidation: Variation des Druckes (vgl. Abbildung 9.11).

p / bar CNHz,E / PPM coq,8 / Vol.% cuy0,8 / Vol.%

1,6 396 2,5 0,32

6,7 393 2,5 0,32
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Tabelle A.19: NOx-SCR: Variation des NH3:NOx-Eintrittsverhéltnisses (vgl. Ab-
bildung 9.14 und 9.15), co,,E = 2,5 Vol.%; cH,0,E = 0,32 Vol.%.

CNH3,E‘CNO,E CNH3,E / ppm cNo,E / ppm  p / bar

0,50 205 412 1,7
0,68 281 411 1,7
1,00 409 410 1,7
1,19 491 412 1,7
1,47 605 411 1,7
1,96 801 409 1,7

Tabelle A.20: NOx-SCR: Variation der NO-Eintrittskonzentration (vgl. Abbil-
dung 9.16), co,.E = 2,5 Vol.%; cu,0,E = 0,32 Vol.%.

cNO,E / PPM  CNH4,E / PPM  CNH3,E:CNO,E P / bar

214 407 1,90 1,7

409 801 1,96 1,7

Tabelle A.21: NOx-SCR: Variation der Osz-Eintrittskonzentration (vgl. Abbil-
dung 9.17), ca,0,5 = 0,32 Vol.%.

coyE / VolL.%  cNHg,E / PPM cNO,E / PP CNH3,E:CNO,E P / bar

1,46 608 411 1,48 1,7
2,45 605 411 1,47 1,7

3,40 608 411 1,48 1,7
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Tabelle A.22: NO-SCR: Variation des Oxidationsgrades (vgl. Abbildung 9.18),
€o4,E = 2,5 Vol.%; cuy0,E = 0,32 Vol.%.

Oxidationsgrad / %  cNmg,E / PPM ¢NOy,E / PP CNH3,E:CNO,E P / bar
0,0 605 411 1,47 1,7
6,7 598 406 1,47 1,7
18,5 598 406 1,47 1,7
30,5 598 406 1,47 1,7

Tabelle A.23: NOx-SCR: Variation der KatalysatorpartikelgroBe (vgl. Abbildung

9.21 und 9.22), co,.g = 2,5 Vol.%; cu,0,5 = 0,32 Vol.%.

Partikelgréfle / mm  exmg,E / PPM CcNOy,E / PPM  CNH4,E:CNO,E P / bar
0,4 605 411 1,47 1,7
1,3 605 411 1,47 1,7
2,25 605 411 1,47 1,7
Extrudat 605 411 1,47 1,7
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Tabelle A.24: N2O-SCR in Abwesenheit von Oz (¢n,0,5 =~ 250 ppm): Variati-
on des NHz:NoO-Eintrittsverhéltnisses (vgl. Abbildung 9.23 und
9.24), cu,0,E = 0,32 Vol.%.

CNH3,EICN,O,E  CNHg,E / PPM  ¢N,0,E / Ppm  p / bar

0,65 163 252 1,6
0,82 203 249 1,6
0,96 241 252 1,6
1,34 338 252 1,6
1,60 398 249 1,6
2,38 593 249 1,6
3,16 788 249 1,6
3,93 978 249 1,6

Tabelle A.25: N3O-SCR in Abwesenheit von Oz (en,0, ~ 600ppm): Variati-
on des NH3:NoO-Eintrittsverhéltnisses (vgl. Abbildung 9.25 und
9.26), cr,0,5 = 0,32 Vol.%.

CNH3,EiCN,O,E  CNHg,E / PPM  ¢N,0,E / Ppm  p / bar

0,33 201 605 1,6
0,66 395 603 1,6
0,98 591 605 1,6
1,29 785 607 1,6

1,60 971 606 1,6
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Tabelle A.26: N2O-SCR in Abwesenheit von Oz (¢n,0,e =~ 600 ppm): Variation
des Druckes (vgl. Abbildung 9.27), cg,0,g = 0,32 Vol.%.

p/bar  cNH3E / PPM  CN,O,E / PPM  CNHj3,E:CN,O,E

1,6 395 603 0,66

6,7 395 614 0,64

Tabelle A.27: N2O-SCR in Anwesenheit von Oz (¢n,0,E = 615 ppm): Variation
des Variation des NH3:NoO-Eintrittsverhiltnisses und des Druckes
(vgl. Abbildung 9.28, 9.30 und 9.31), co,,r = 2,5 Vol.%; cH,0,E =
0,32 Vol.%.

CNH3,E‘CN5O,E CNH3,E / ppm CN5O.E / ppm p / bar

0,64 390 613 1,6
0,64 392 616 6,7
0,95 583 615 1,6
0,95 583 616 6,7

Tabelle A.28: N2O-SCR in Anwesenheit von O2: Variation des Druckes (vgl. Ab-
bildung 9.32, und 9.33), co,,g = 0,26 Vol.%; cH,0,E = 0,32 Vol.%.

p/bar  cNH3E / PPM  CN,O,E / PPM  CNH3,E:CN,O,E

1,7 405 604 1,6

6,7 413 620 6,7

A.5 Adiabate Temperaturerh6hung

Die adiabate Temperaturerh6hung lasst sich fiir die stéchiometrisch begrenzen-

de Komponente ¢ mit einem Molenbruch von y; und einem stéchiometrischen
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Koeffizienten v; nach Gleichung (A.6) berechnen.

ArH; - yi
Vi Cpi

Toa = (A.6)
Die in Tabelle A.29 dargestellten Reaktionsenthalpien Ar H; sind mit thermo-
dynamischen Werten der NIST-Datenbank (NIST, 2009) fiir eine Temperatur
von 698 K berechnet worden. Fiir die spezifische Warmekapazitét cp,; kann auf-
grund des sehr geringen Molenbruchs von NHs und der iibrigen Komponen-
ten die Warmekapazitiat des Inertgases No eingesetzt werden. Die ermittelten
adiabatischen Temperaturerhchungen unter der Annahme, dass bei den Re-
duktionsreaktionen NHs (enmg,m = 400 ppm) die stéchiometrisch begrenzende

Komponente ist, sind ebenfalls in der Tabelle dargestellt.

Tabelle A.29: Reaktionsenthalpien und adiabate Temperaturerhéhungen der un-
tersuchten Reaktionen fiir 698 K.

Reaktion ArH; / % Taa / K
NO-Oxidation —51,5 0,29
NHs-Oxidation —2428,5 6,76
Standard-SCR —2835,4 7,89

Fast-SCR —2732,5 7,60

N2O-SCR —1514,8 8,43

Bei den durchgefiihrten Messungen hat sich jedoch gezeigt, dass auch bei vollstandi-
gem Umsatz der Reduktionskomponente NH3 die Schiittung nicht um die adia-
bate Temperaturerhhung erwédrmt wird. Abbildung A.2 zeigt dies beispielhaft
fiir die in Abbildung 9.14 und 9.15 dargestellte Messung mit einem NH3:NO-
Eintrittsverhéltnis von 1,00. Die O2- und HyO-Eintrittskonzentrationen betra-
gen 2,5 und 0,32 Vol.%. Somit kann die Temperatur der Katalysatorschiittung
bei der Anpassung und Simulation der Messdaten als konstant angesehen wer-
den. Man erkennt, dass bei einer konstanten Katalysatorschiittungstemperatur
von 411,6 °C unter Inertgas sich die Temperatur der Schiittung sich nach Be-
aufschlagung (¢ = 610s) mit den Reaktionskomponenten NHs und NO auf eine
konstante Temperatur von 412,85 °C erhsht. Diese Erhohung der Temperatur
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wird durch frei werdende Adsorptionswiarme von NHs und Reaktionswérme her-
vorgerufen. Wihrend der gesamten Versuchsdurchfithrung trat kein NHs am Re-

aktoraustritt auf, es wurde somit vollstdndig umgesetzt (vgl. Abbildung 9.15).

420 T T T T T T T

Tsommm

= = - Cy, =410 ppm

Cyo =409 ppm
415 | e PP :

oot e AN N g e o

0 ! ! ! ! ! ! !
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000

t/s

Abbildung A.2: Beobachtetes Temperaturprofil bei Beaufschlagung der Kataly-
satorschiittung mit den Reaktionskomponenten NH3 und NO in
Anwesenheit von Oz und Wasserdampf bei vollstindigem Um-
satz von NHj,einer anfinglichen Temperatur von 411,6 °C und
einem Druck von 1,7 bar.

A.6 Bestimmung der thermodynamischen
Gleichgewichtskonstante

Die Berechnung der Gleichgewichtskonstante K. erfolgt iber thermodynamische
Daten. Dazu wird die allgemeine (dimensionslose) thermodynamische Gleichge-
wichtskonstante K° verwendet. Der Zusammenhang zwischen K. und K 0 lautet
(Bacher et al., 2014):

R-T -2 v
KC:KO-( 0 ) (A7)

Die allgemeine Gleichgewichtskonstante kann iiber die Freie Reaktionsenthalpie

ArG ermittelt werden.

K° = exp Q%) (A8)
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ARG berechnet sich iiber die Summe der Freien Bildungsenthalpien A¢G; der

an der Reaktion beteiligten Komponenten.
ArG/EL ST A (A.9)
R mol - - 7 g .

Die Berechnung der Reaktionsenthalphie AgrH erfolgt analog zu Gleichung
(A.9). Die dazu benétigten Bildungsenthalpien sind in Tabelle A.30 aufgefiihrt.

Tabelle A.30: Freie Bildungsenthalpien und Bildungsenthalpien fiir NO und NO2
(Atkins und de Paula, 2006).

NO NO2

kJ

Afc:o/—1 86,55 51,31
mo

kJ

mo

AcHY/ 90,25 33,18

Die Temperaturabhéngigkeit der Freien Standardreaktionsenthalpie wird iiber
Gleichung (A.10) beriicksichtigt. Die Referenztemperatur (Trer) betrigt 293,15 K.

ARG (T) _ ARG (Tr) [T ArH°(T)
T N TRet T2

ar (A.10)

Tret
Die Standardreaktionsenthalpie wird iiber die nachstehende Beziehung berech-
net.

ArRH? (T) = AR H® (Tret) + / ’ cp (T)dT (A.11)

TRef

Die Berechnung der molaren Wiarmekapazitét ¢, erfolgt nach folgendem Ansatz.

J o 2 3 1
CP(T)/mol-K_a+b t+c-t"+d-t"+e e (A.12)
_T/K
~ 1000

Die fiir die Ermittlung erforderlichen Konstanten sind in Tabelle A.31 aufge-

listet. Zur Beriicksichtigung der Druckabhingigkeit muss Gleichung (A.10) um
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Tabelle A.31: Konstanten zur Berechnung der spezifischen Wéirmekapazitit
(NIST, 2009).

NO O2 NO2
a 23,83491 29,65900 16,10857
b/K~! 12,58878 6,137261 75,89525
c/K™2  —1,139011 —1,186521  —54,38740

d/K™%  —1,497459  —0,095780  14,30777

e/K? 0,214194  —0,219663  0,239423

den Term der Volumenarbeit erweitert werden.

ArG(T) _ AnGY (Ther) _ (" ArH'(T)

dT
T TRe T2
et T o (A.13)
n (T,p) dp

PRef

Nach Integration und Beriicksichtigung des idealen Gasgesetzes
p-V=n-R-T (A.14)

ergibt sich fiir die Berechnung der Freien Reaktionsenthalpie schliellich folgende

Gleichung.
ARG® (Tre T ArRH(T
ARG® (T, p) = <7RGT( het) _ 7RT2( )dT) T
et Trer (A.15)
+ (R-ln P ) T
PRef
Mit Hilfe der stochiometrischen Bilanzgleichung
n; =mni0+ v § (A.16)

ergibt sich durch Einsetzen in Gleichung (A.7) ein Nullstellenproblem beziiglich
der Reaktionslaufzahl (§). Mit Hilfe des Newtonschen Iterationsverfahrens lisst

sich die Losung fiir die Reaktionslaufzahl ermitteln und durch erneute Anwen-
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dung der Gleichung (A.15) konnen die gesuchten Gleichgewichtskonzentrationen

berechnet werden.

Integration der Gleichgewichtskonstante in das bestehende Modell

Die Integration der Berechnung der gesuchten Gleichgewichtskonzentrationen in
das verwendete Simulations-/Anpassungsprogramm Presto-Kinetics erforderte
durch die Berechnung des Integrals einen erhéhten Rechenaufwand. Daher ist
zur Optimierung der Rechenleistung zur Berechnung der Gleichgewichtskon-
stante K. eine Néherungsgleichung zur Ermittlung von K, entwickelt worden.

Die approximierte Gleichung lautet:

KO g o (b s Asn e - Tun) (A.17
Die ermittelten Konstanten zur Berechnung der approximierten thermodyna-

mischen Gleichgewichtskonstante K Spp sind in Tabelle A.32 aufgefiihrt.

Tabelle A.32: Konstanten zur Berechnung der approximierten thermodynami-
schen Gleichgewichtskonstante.

Konstante Wert
0 12
K 2,226 - 10
Aq 10 340 K
As —2,948
As 0,2116 K~

In Abbildung A.3 sind die Verldufe der thermodynamischen Gleichgewichtskon-
stante K° berechnet nach Abschnitt A.6 und der approximierten Werte K Spp
nach Gleichung (A.17) im Temperaturbereich von 200 bis 500 °C dargestellt.
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Abbildung A.3: Approximation der thermodynamischen Gleichgewichtskonstante
als Funktion der Temperatur.

A.7 Stofftransportphinomene

Die Berechnung der Sherwood-Zahl wird analog zur Nusselt-Zahl durchgefiihrt
(VDI, 2006).

Sh=1,5- (1 — eschiitt) - Shx (A.18)

ShK - minSh "/ ShIZam . Sh?urb rninSh ~ 2 (Alg)
1

Shiam = 0,664 - Sc3 - ReZ, .\, (A.20)

4
0,037 - Sc- Red, ikal
_ 1
1 + 27 44 (50% - 1) : RePalr%ikel

Shib = (A.21)

Die fiir die Berechnung der Sherwood-Zahlen bei laminarer und turbulenter
Strémung bendtigte Schmidt-Zahl (Sc), berechnet sich wie folgt. Die Ermittlung
der Reynolds-Zahl erfolgt nach Gleichung (A.4).

Se — VFluid

R A.22
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Hierbei wird fiir die Ermittlung der kinematischen Viskositit (vpiuia) wiederum
vereinfachend Ny als Medium angenommen, da die Anteile der iibrigen Kom-

ponenten vernachlédssigbar klein sind.

7Fluid
PNy

VFluid =

Die Temperaturabhéngigkeit der dynamischen Viskositédt wird durch eine Po-
lynomregression (VDI, 2006) im Bereich zwischen 200 und 600 °C beschrieben.
Da die Druckabhéngigkeit der dynamischen Viskositdt im untersuchten Bereich

vernachléssigbar ist, werden die Werte fiir 5 bar verwendet.

Newia (T) /10 %Pa-s = — 0,0001 - (T/K — 273,15)°

(A.23)
+0,040541 - (T/K — 273,15) + 17, 382

Die zur Berechnung verwendeten binéiren Diffusionskoeffizienten D12 (Tabelle
A.33) werden aus den Arbeiten von Massman (Massman, 1998) entnommen. Er
ermittelte diese als Funktion der Temperatur und des Druckes.

T 1,81
D(T,p) = D1z~ (p—o) : (—) Ty = 273,15K (A.24)
p To

Po = 1 bar

Tabelle A.33: Bindre Diffusionskoeffizienten der einzelnen Komponenten in
N3 /Luft nach Massman (p = 1bar, T' = 273,15 K) berechnet nach
Gleichung (??) (Massman, 1998).

cm?
s

Komponente Dya/

N,O 0,1402
NO 0,1809
NO, 0,1359
H,0 0,2178
0, 0,1809
NHj 0,1978

Ny 0,1783
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Abbildung A.4: Exemplarische NH3- und NO-Konzentrationsprofile im stagnie-

renden Film (willkiirliche Gréfie) und Katalysatorkorn am Re-
aktorende bei Variation der Partikelgréfie bei 343 °C fiir einen

Druck von 1,7 bar.

Presto-Kinetics

Im Simulationsprogramm Presto-Kinetics erfolgt die Beriicksichtigung der Film-
diffusion durch die Funktion PDE: Fluidbalance. Als minimale Randbedingung

zur Losung der partiellen Differenzialgleichung wird eine Neumann-Randbedin-
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gung verwendet. Sie gibt bei der Simulation die Mitte des Katalysatorkorns, den
linken Rand, an und setzt somit den Gradienten im Katalysatorpartikel gleich
null. Im Modell wird diese Bedingung fiir die jeweilige Komponente i als PDE:

Neumann-left hinterlegt.

dCi

dZPartikel

=0 (A.25)

Tpartikel =0

Zur Definition der rechten Randbedingung wird die Funktion PDE: Flux ver-
wendet. Diese besagt, dass die Stoffstrome an der dufleren geometrischen Ober-

fldche der Katalysatorpartikel im stationéren Zustand gleich grof} sind.

dCi

Deff,i .
dZpartikel

=B (cic —cis) (A.26)

TpPartikel =1

Die Initialisierung der Konzentrationsprofile erfolgt unter der Verwendung der

im Modell hinterlegten Eintrittskonzentrationen der einzelnen Komponenten.

Abmessungen Katalysator

P

e

Abbildung A.5: Ermittelte Geometriedaten des Katalysator-Extrudats VK-EZ-
AK, Mittelwert aus iiber 100 zufillig ausgewihlten Einzelparti-
keln: 1 = 5,78 mm, d = 1,63 mm, a = 1,56 mm (Perbandt, 2011).
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A.8 Symbolverzeichnis

Lateinische Symbole

APartikel
a

Bo

b

c

D2
Desr
Dy
Drpore
dpartikel
Ea

f

G

AcG
ARG

GG

AsH

ArH

Oberflidche des Katalysatorpartikels

spezifische Oberfliche des Katalysatorpartikels
Bodenstein-Zahl

Reaktionsordnung beziiglich NO (Standard-SCR)
Konzentration

spezifische Warmekapazitét

bindrer Diffusionskoeffizient

effektiver Diffusionskoeffizient
Knudsen-Diffusionkoeffizient
Poren-Diffusionskoeflizient

Partikeldurchmesser

Aktivierungsenergie

Reaktionsordnung beziiglich N2O (N2O-Zersetzung)
freie Enthalpie

Freie Bildungsenthalpie

Freie Reaktionsenthalpie

Gleichgewicht

Enthalpie

Bildungsenthalpie

Reaktionsenthalpie

Hemmkonstante
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K. konzentrationsabhéngige Gleichgewichtskonstante

K° thermodynamische Gleichgewichtskonstante

K Qpp approximierte thermodynamische Gleichgewichtskonstante
k Reaktionsgeschwindigkeitskonstante

ko StoBfaktor

lschittung ~ Lénge der Katalysatorschiittung

M Molmasse
m Masse
n Stoffmenge
n Stoffmengenstrom
o Reaktionsordnung beziiglich HoO (NHjs-Oxidation, NoO-Zersetzung)
Peax axiale Peclet-Zahl
p Druck
Reaktionsordnung beziiglich Oz (NO-, NH3-Oxidation,
1 Standard-SCR, NHz-Mehrverbrauch)
R universelle Gaskonstante
Re Reynolds-Zahl

Repartikel  Reynolds-Zahl des Katalysatorpartikels

r Reaktionsgeschwindigkeit
T'Pore Porenradius
S Sorptionszentrum

s Reaktionsordnung beziiglich NH3 (NHs-Oxidation, Standard-SCR)
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XXV

Sh

Tad
t
U

ULeerrohr
1%
VParikel
v

w

X

T

Y

TKat
TPartikel

z

Schmidt-Zahl

Sherwood-Zahl

Temperatur

adiabate Temperaturerh6hung

Zeit

Stromungsgeschwindigkeit
Stromungsgeschwindigkeit im Leerrohr

Volumen

Volumen des Katalysatorpartikels

Volumenstrom

Reaktionsordnung beziiglich NO (NHs-Mehrverbrauch)
Umsatz

Léange des Rohrreaktors

Molenbruch

Feststoffanteil des Katalysators im Reaktor
spezifische Diffusionsliange im Katalysatorpartikel

axiale Reaktionskoordinate
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Griechische Symbole

Y

6Fi]m

EKat
ESchiitt

TIFluid

0

VFluid

3
p

PKat

Stoffiibergangskoeffizient

Konstante zur Beschreibung der Abhéngigkeit von der
NO-Eintrittskonzentration fiir Gleichung (4.37)

Dicke des stagnierenden Films

Konstante zur Beschreibung der Abhéngigkeit von der
NO.-Eintrittskonzentration fiir Gleichung (4.49)

Porositit des Katalysators

Hohlraumanteil der Schiittung der Katalysatorpartikel
dynamische Viskositéit des Fluids

Bedeckungsgrad

stochiometrischer Koeffizient

kinematische Viskositét des Fluids

Reaktionslaufzahl

Dichte

Dichte des Katalysators

Tortuositét
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Indizes

A

abs

ad

eff

exp

hin

Kat

lam

Ref

riick

sim

turb

Austritt
absolut
adiabat
Konzentration
Eintritt
effektiv
experimentell
Gasphase
Hinreaktion
Komponente
Reaktion
Katalysator
laminar

Masse

Normbedingung

Referenzbedingung

Riickreaktion

Oberflache des Katalysators

simuliert
turbulent

Volumen






Literaturverzeichnis

Atkins, P. W. und de Paula, J. (2006). Physikalische Chemie 4. vollstindig
tberarbeitete Auflage. WILEY-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA Weinheim.

Bacher, V., Harting, K., Pfeuffer, B., Kunz, U., Perbandt, C., Schwefer, M. und
Turek, T. (2010). Untersuchungen zur Kinetik der NO-Oxidation an Eisen-
Zeolith-Katalysatoren. Posterbeitrag, 45. Jahrestreffen Deutscher Katalyti-

ker, Weimar.

Bacher, V., Perbandt, C., Schwefer, M., Siefert, R., Pinnow, S. und Turek, T.
(2015). Kinetics of ammonia consumption during the selective catalytic reduc-
tion of NO, over an iron zeolite catalyst. Applied Catalysis B: Environmental,
162:158-166.

Bacher, V., Perbandt, C., Schwefer, M., Siefert, R. und Turek, T. (2013). Kine-
tics of the NO/NO> equilibrium reaction over an iron zeolite catalyst. Applied
Catalysis B: Environmental, 134-135:55-59.

Bacher, V., Perbandt, C., Schwefer, M., Siefert, R. und Turek, T. (2014). Corri-
gendum to Kinetics of the NO/NO; equilibrium reaction over an iron zeolite
catalyst. Applied Catalysis B: Environmental, 148-149:607.

Baerns, M., Hofmann, H. und Renken, A. (1999). Chemische Reaktionstechnik,
Vol.3. Thieme Verlag, Stuttgart.

BAM (2004). Ermittelte Porosititsparameter VK-EZ-Uhde. Bundesanstalt fiir

Materialforschung und -priifung.

Baukal, C. (2005). Everything You Need to Know About NOx. Metal Finishing,
103:18-24.



XXX Literaturverzeichnis

BMBF (2013). Erklirung des Bundesministeriums fiir Bildung und For-
schung http://www.kooperation-international.de/detail /info/kommission-er-
klaert-2013-zum-jahr-der-luft.html abgerufen am 05.03.2013.

BMU (2002). Technische Anleitung Luft. Bundesministerium fiir Umwelt, Na-
turschutz und Reaktorsicherheit, Erste Allgemeine Verwaltungsvorschrift zum
BImSchV.

BMU (2013). Bundesministerium fiir Umwelt, Naturschutz und Reaktorsi-
cherheit  http://www.bmu.de/themen/strategien-bilanzen-gesetze/gesetze-
verordnungen/alle-gesetze-und-verordnungen-aus-dem-bmu-geschaeftsbe-
reich/ abgerufen am 05.03.2013.

Brandenberger, S., Krocher, O., Tissler, A. und Althoff, R. (2008). The State of
the Art in Selective Catalytic Reduction of NOx by Ammonia Using Metal-
Exchanged Zeolite Catalysts. Catalysis Reviews: Science and Engineering,
50:492-531.

Brosius, R. und Martens, J. A. (2004). Reaction mechanism of lean-burn hy-

drocarbon SCR over zeolite catalyst. Topics in Catalysis, 28:119-130.

Centi, G. und Perathoner, S. (2007). Past and Present in DeNOz Catalysis,
introduction: State of thr Art in the Development of Catalytic proccesses for
the Selective Catalytic Reduction of NO, into N». Studies in Surface Science
and Catalysis, 171:1-23.

Chatterjee, D., Burkhardt, T., Weibel, M., Nova, I., Grossale, A. und Tronconi,
E. (2007). Numerical Simulation of Zeolite- and V-Based Catalyitc Conver-
ters. SAE TECHNICAL PAPER SERIES, 2007-01-1136, ISBN 0-7680-1635-
5.

Chatterjee, D., Burkhardt, T., Weibel, M., Tronconi, E., Nova, I. und Ciardelli,
C. (2006). Numerical Simulation of NO/NO2/NH3 Reactions on SCR-Cata-
lytic Converters: Model Development and Applications. SAE TECHNICAL
PAPER SERIES, 2006-01-0468, ISBN 0-7680-1758-0.



Literaturverzeichnis xXxx1

Chatterjee, D., Koéi, P., SchmeiBer, V., Marek, M., Weibel, M. und Krutzsch,
B. (2010). Modelling of a combined NOx storage and NH3-SCR catalytic
system for Diesel exhaust gas aftertreatment. Catalysis Today, 151:395—-409.

Capek, L., Vradman, L., Sazama, P., Herskowitz, M., Wichterlové, B., Zuker-
man, R., Brosius, R. und Martens, A. (2007). Kinetic experiments and mo-
deling of NO oxidation and SCR of NO, with decane over Cu- and Fe-MFI
catalysts. Applied Catalysis B: Environmental, 70:53-57.

Chen, H.-Y. und Sachtler, W. M. H. (1998). Activity and durability of Fe/ZSM-
5 catalyst for lean burn NO, reduction in the presence of water vapor. Ca-
talysis Today, 42:73-83.

Ciardelli, C., Nova, I., Tronconi, E., Chatterjee, D., Bandl-Konrand, B., Wie-
bel, M. und Krutzsch, B. (2007). Reactivity of NO/NO2-NHs SCR system
for diesel exhaust aftertreatment: Identification of the reaction network as a
function of temperature an NOs feed content. Applied Catalysis B: Environ-
mental, 70:80-90.

Clariant SE (2012). Katalysatoren gegen den Klimakiller Lachgas. Innovation
Spotlight ENVICAT N0, abgerufen am 23.01.2014.

Colombo, M., Nova, I. und Tronconi, E. (2010). A comparative study of the
NH3-SCR reactions over a Cu-zeolite and a Fe-zeolite catalyst. Catalysis
Today, 151:223-230.

Colombo, M., Nova, 1., Tronconi, E., Schmeifler, V., Bandl-Konrad, B. und
Zimmermann, L. (2012). NO/NO2/N20O-NH3 SCR reactions over a commer-
cial Fe-zeolite catalyst for diesel exhaust aftertreatment: Intrinsic kinetics
and monolith converter modelling. Applied Catalysis B: Environmental, 111-
112:106-118.

Coq, B., Mauvezin, M., Delahay, G., J.-B., B. und Kieger, S. (2000a). The
simultaneous catalytic reduction of NO and N2O by NH3 using an Fe-zeolite-
beta catalyst. Applied Catalysis B: Environmental, 27:193-198.



XXxii Literaturverzeichnis

Coq, B., Mauvezin, M., Delahay, G. und Kieger, S. (2000b). Kinetics and Me-
chanism of the NoO Reduction by NH3 on a Fe-Zeolite-Beta Catalyst. Journal
of Catalysis, 195:298-303.

DECHEMA (2008). Innenbeschichtung eines Rohrreaktors. Untersuchungsbe-
richt AF497/7224/WF.

Delahay, G., Mauvezin, M., Coq, B. und Neveau, B. (1999). Removing nitrogen
and nitrous oxides in exhaust gas from nitric acid production by adding am-
monia and circulating hot gas over beta-zeolite iron catalyst. Patentnummer:
FR2789911.

Delahay, G., Mauvezin, M., Neveau, B., Neveu, G. und Coq, B. (2002). Me-
thod for Simultaneously Abating Nitric Oxides and Nitrous Oxides in Gases
Containing Them. Patentnummer: US004902.

Devadas, M. (2006). Selective Catalytic Reduction (SCR) of Nlitrogen Oxides
with Ammonia over Fe-ZSM5. Dissertation, ETH Ziirich No. 16524.

Devadas, M., Krocher, O., Elsener, M., Wokaun, A., Mitrikas, G., Soger, N.,
Pfeifer, M., Demel, Y. und Mussmann, L. (2007). Characterization and cata-
lytic investigation of Fe-ZSM5 for urea-SCR. Catalysis Today, 119:137-144.

Devadas, M., Krocher, O., Elsener, M., Wokaun, A., Steger, N., Pfeifer, M.,
Demel, Y. und Lothar, M. (2006). Influence of NO2 on the selective cata-
lytic reduction of NO with ammonia over Fe-ZSMb5. Applied Catalysis B:
Environmental, 67:187-196.

Devadas, M., Krocher, O. und Wokaun, A. (2005). Catalytic Investigation of
Fe-ZSM5 in the Selective Catalytic Reduction of NO, with NHs. Reaction
Kinetics and Catalysis Letters, 86:347-354.

DIN (2002a). Gasanalysegerite - Angabe zum Betriebsverhalten Teil 3 (Be-
richtigung): Paramagnetische Sauerstoffanalysegeriite. Beuth Verlag, Berlin:
DIN EN 61207-3:2002-11.

DIN (2002b). Gasanalysegeriite - Angabe zum Betriebsverhalten Teil 3: Para-
magnetische Sauerstoffanalysegeréite. Beuth Verlag, Berlin: DIN EN 61207-
3:2002-11.



Literaturverzeichnis xxxiii

Dittmeyer, R., Keim, W., Kreysa, G. und Oberholz, A. (2005). Winnacker-
Kiichler, Chemische Technik Prozesse und Produkte. WILEY-VCH Verlag
GmbH & Co. KGaA Weinheim.

EIPPCB (2006). Reference Document on Best Available Techniques for the
Manufacture of Large Volume Inorganic Chemicals - Ammonia, Acids and
Fertilisers. European Integrated Pollution Prevention and Control Bureau,

Seville.

Eng, J. und Bartholomew, C. H. (1997). Kinetic and Mechanistic Study of NO,,
Reduction by NHs over H-Form Zeolites. Journal of Catalysis, 171:14-26.

Gongshin, Q. und Yang, R. T. (2005). Selective catalytic oxidation (SCO) of
ammonia to nitrogen over Fe/ZSM-5 catalyst. Applied Catalysis A: General,
287:25-33.

Grossale, A., Nova, I. und Tronconi, E. (2008a). Study of a Fe-zeolite-based
system as NH3-SCR catalyst for diesel exhaust aftertreatment. Catalysis
Today, 136:18-27.

Grossale, A., Nova, I. und Tronconi, E. (2009). Ammonia blocking of the “Fast
SCR¥ reactivity over a commercial Fe-zeolite catalyst for Diesel exhaust af-
tertreatment. Journal of Catalysis, 265:141-147.

Grossale, A., Nova, 1., Tronconi, E., Chatterjee, D. und Weibel, M. (2008b).
The chemistry of the NO/NO2-NH3 “fast“ SCR reaction over Fe-ZSM5 in-
vestigated by transient reaction analysis. Journal of Catalysis, 256:312—-322.

Groves, M. und Sasonow, A. (2009). Uhde EnviNOx® - Technology for NOy
and N2O abatement: a contribution to reducing emissions from nitric acid

plants. Journal of Integrative Environmental Sciences, 7:211-222.

Groves, M., Schwefer, M. und Siefert, R. (2006). Nitric acid - without the
emissions. The Chemical Engineer, April:30-31.

Gry, P. (2001). Program to reduce NOx emissions of HNOg3 plants with selective
catalytic reduction. NOxConf 2001, Collection of papers, Session 8, Paris.



XXXIV Literaturverzeichnis

Giinzl, W. (1998). Siehe: Menschen! VWF Berlin.

Hallan, T, Nirisen, O., Schoffel, K. und Waller, D. (2001). NOx-N2O Emission
Cntrol: Panel of Available Techniques. International Conference on Industrial

Atmospheric Pollution, Paris.

Harting, K. (2010). Charakterisierung von Eisen-Zeolithkatalysatoren fiir die
Entfernung von Stickoxiden durch dynamische Eperimente. Diplomarbeit,
TU Clausthal.

Haupmann, W., Drochner, A., Vogel, H., Votsmeier, M. und Gieshoff, G. (2007).
Global kinetic models for the oxidation of NO on platinum under lean condi-
tions. Topics in Catalysis, 42-43:157-160.

Heraeus (2000). http://heraeus-katalysatoren.de/de/catalyticsystems/produk-
te_1/ftesysteme.html, abgerufen am 13.03.2013.

Holzmann, H. (1967). Uber die katalytische Oxidation von Ammoniak bei der
industriellen Salpetersdure-Herstellung. Chemie Ingenieur Technik, 39:89-95.

Huang, H. Y., Long, R. Q. und Yang, R. T. (2002). Kinetics of selective cata-
lytic reduction of NO with NH3 on Fe-ZSM-5. Applied Catalysis A: General,
235:241-251.

IPCC (2000). N3O emission form adipic and nitric production. Intergovern-
mental Panel on Climate Change, Good Pratice Guidance and uncertanty

managment in National Greenhouse Gas Inventories.

IPCC (2008). Klimadnderungen 2007, Synthesebericht. Intergovernmental Pa-

nel on Climate Change, Zwischenstaatlicher Ausschuss fiir Klimaédnderungen.

Iwasaki, M. und Shinjoh, H. (2010). A comparative study of “standard®, “fast“
and “NO2“ SCR reactions over Fe/zeolite catalyst. Applied Chemistry A:
General, 390:71-77.

Iwasaki, M., Yamazaki, K. und Shinjoh, H. (2009). Transient reaction analysis
and steady-state kinetic study of the selective catalytic reduction of NO and
NO + NO2 by NH3 over Fe/ZSM-5. Applied Catalysis A: General, 366:84-92.



Literaturverzeichnis XXXV

Jannsen, F. und Meijer, R. (1993). Quality control of DeNO, catalysts: Per-
formance testing, surface analysis and characterization of DeNO, catalysts.
Catalysis Today, 16:157—185.

Kamasamudram, K., Currier, N. W., Chen, X. und Yezerets, A. (2010). Over-
wiev of the practically important behaviors of zeolite-based urea-SCR cata-

lysts, using compact experimental protocol. Catalysis Today, 151:212-222.

Kato, Y., Konishi, K. und Ohta, M. (1986). Ammonia reduction-denitration
process and apparatus therefor. Patentnummer: US4.571.329.

Koebel, M., Elsener, M. und Madia, G. (2001). Reaction Pathways in the Se-
lective Catalytic Reduction Process with NO and NOs at Low Temperatures.
Industrial & Engineering Chemistry Research, 40:52-59.

Koebel, M., Madia, G. und Elsener, M. (2002). Selective catalytic reduction of
NO and NOg at low temperatures. Catalysis Today, 73:239-247.

Kogel, M. (2001). Katalytische Entfernung von N2O aus Salpetersiureabgasen
mit Hilfe zeolithischer Katalysatoren. Dissertation, Universitit Karlsruhe
(TH).

Kogel, M., Abu-Zied, B. M., Schwefer, M. und Turek, T. (2001). The Effect of
NO, on the Catalytic Decomposition of Nitrous Oxide over Fe-MFT Zeolites.
Catalysis Communications, 2:273-276.

Krocher, O. (2007). Aspect of catalyst development for mobile urea-SCR sys-
tems - From Vanadia-Titania catalysts to metal-exchanged zeolites. Studies
in Surface Science and Catalysis, 171:261-289.

Krécher, O., Devadas, M., Elsener, M., Wokaun, A., Soger, N., Pfeifer, M.,
Demel, Y. und Mussmann, L. (2006). Investigation of the selective catalytic
reduction of NO by NH3 on Fe-ZSM5 monolith catalyst. Applied Catalysis
B: Environmental, 66:208-216.

Kyoto Protokoll (1997). United Nations Framework Convention on Climate
Change UNFCCC. http://unfccc.int/2860.php, abgerufen am 30.07.2013.



XXXVi Literaturverzeichnis

Long, R. Q. und Yang, R. T. (2000). Superior Ion- Echanged ZSM-5 Cata-
lyst for Selective Catalytic Oxidation of Ammonia to Nitrogen. Chemical
Communications, 17:1651-1652.

Long, R. Q. und Yang, R. T. (2001). Selective Catalytic Oxidation (SCO)
of Ammonia to Nitrogen over Fe-Exchanged Zeolites. Journal of Catalysis,
201:145-152.

Long, R. Q. und Yang, R. T. (2002). Reaction Mechanism of Selective Catalytic
Reduction of NO with NH3 over Fe-ZSM-5 Catalyst. Journal of Catalysts,
207:224-231.

Mars, P. und van Krevelen, D. W. (1954). Oxidations carried out by means of

vanadium oxide catalysts. Chemical Engineering Science, 3:41-59.

Massman, W. J. (1998). A Review of the Molecular Diffusivities of HoO, COx,
CHy, CO, O3, SO2, NHs, N2O, NO, and NO3 in Air, O2 and Ny near STP.
Atmospheric Environment, 32:1111-1127.

Mauvezin, M., Delahay, G., Coq, B. und Kieger, S. (2000). The selective ca-
talytic reduction of NoO by NHs on a Fe-BEA Catalyst. Studies in Surface
Science and Catalysis, 130:1475-1480.

Mauvezin, M., Delahay, G., Killich, F., Coq, B. und S., K. (1999). Catalytic
reduction of N2O by NHj3 in presence of oxygen usind Fe- exchanged zeolites.
Catalysis Letters, 62:41-44.

Metkar, P. S., Balakotaiah, V. und Harold, M. P. (2012). Experimental and
kinetic modeling study of NO oxidation: Comparison of Fe and Cu-zeolite
catalysts. Catalysis Today, 184:115-128.

Metkar, P. S., Harold, M. P. und Balakotaiah, V. (2013). Experimental and kine-
tic modeling study of NH3-SCR of NOz on Fe-ZSM-5, Cu-chabazite and com-
bined Fe- and Cu-zeolite monolithic catalysts. Chemical Engineering Science,
87:51-66.



Literaturverzeichnis XxXxVvii

Metkar, P. S., Salazar, N., Muncrief, R., Balakotaiah, V. und Harold, M. P.
(2011). Selective catalytic reduction of NO with NHs on iron zeolite mo-
nolithic catalysts: Steady-state and transient kinetics. Applied Catalysis B:
Environmental, 104:110-126.

Nedyalkova, R., Kamasamudram, K., Currier, N. W., Li, J., Yezerets, A. und
Ollson, L. (2013). Experimental evidence of the mechanism behind NHj
overconsumption during SCR over Fe-zeolites. Journal of Catalysis, 299:101—
108.

NIST (2009). http://www.nist.gov/index.html, abgerufen am 14.07.2013.

Nojiri, N., Sakai, Y. und Watanabe, Y. (1995). Two Catalytic Technologies
of Much Influence on Progress in Chemical Process Development in Japan.

Catalysis Reviews: Science and Engineering, 37:145-178.

Ostwald, W. (1902). Apparat zur Darstellung von Salpetersiure. Patentnum-
mer: GB190208300.

Perbandt, C. (2011). Kinetische Modellierung der Zersetzung von NoO an Eisen-
Zeolith-Katalysatoren in Abgasen der Salpetersdureproduktion. Dissertation,
TU Clausthal.

Perbandt, C., Bacher, V., Groves, M., Schwefer, M., Siefert, R. und Turek,
T. (2013). Kinetics and Reactor Design for N2O Decomposition in the
EnviNOx® Process. Chemie Ingenieur Technik, 85:705-709.

Peréz-Ramirez, J. (2002). Catalyzed N2O Activation. Dissertation, Technische
Universitét Delft.

Ravishankara, A. R., Daniel, J. S. und Portmann, R. W. (2009). Nitrous Oxi-
de (N20): The Dominant Ozone-Depleting Substance Emitted in the 21st
Century. Science, 326:123-125.

Rivallan, M., Ricchiardi, G., Bordiga, S. und Zecchina, A. (2009). Adsorption
and reactivity of nitrogen oxides (NOz, NO, N2O) on Fe-zeolites. Journal of
Catalysis, 264:104-116.



xXxXxVviii Literaturverzeichnis

Savva, P. G. und Costa, N. (2011). Hydrogen Lean-DeNOy as an Alternati-
ve to the Ammonia and Hydrocarbon Selective Catalytic Reduction (SCR).
Catalysis Reviews: Science and Engineering, 53:2:91-151.

Schuler, A. (2009). Selektive katalytische Reduktion von Stickoxiden mit Am-
moniak an Fe-Zeolith-Katalysatoren. Dissertation, Technische Universitat
Darmstadt.

Schuler, A., Votsmeier, M., Kiwic, P., Gieshoff, J., Hauptmann, W., Drochner,
A. und Vogel, H. (2009). NH3-SCR on Fe zeolite catalyst - From model setup
to NHs dosing. Chemical Engineering Journal, 154:333—-340.

Schwefer, M., Maurer, R. und Turek, T. (2000). Removal of Laughing Gas in
Nitric Acid Production. Patentnummer: DE10001540.

Schwefer, M., Turek, T. und TiBler, A. (2005). Simultaneous Reduction of
N20O and NOx Emmissions - From Laboratory Experiments to Commercial
Scale Implementation. International Conference on Environmental Catalysis,
Heidelberg.

Siemens AG (2011). Kontinuierliche Gasanalysengerite, extraktiv. Katalog PA
01 2012, Gerdéte fiir die Prozessanalytik.

Sjovall, H., Blint, R. J., Gopinath, A. und Olsson, L. (2010). A Kinetic Model
for the Selective Catalytic Reduction of NO, with NHj3 over an Fe-zeolite
Catalyst. Industrial & Engineering Chemistry Research, 49:39-52.

Solomon, S., Qin, D., Manning, M. anch Chen, Z., Marquis, M., Averyt, K. B.,
Tignor, M. und Miller, H. L. (2007). Contribution of Working Group I of the
Fourth Assesmnet Report ofIntergovernmental Panel on Climate Change,
2007. Cambridge University Press, Cambridge, United Kingdom and New
York, NY, USA.

Steland, A. (2007). Basiswissen Statistik. Springer, Berlin.

Sun, Q., Gao, Z.-X., Chen, H.-Y. und Sachtler, W. M. H. (2001). Reduction
of NO, with Ammonia over Fe/MFI: Reaction Mechanism Based on Isotopic
Labeling. Journal of Catalysis, 201:89-99.



Literaturverzeichnis XXXIX

Takamitsu, Y., Ito, Y., Ogawa, H. und Sano, T. (2012). Effect of Oxygen
Concentration in NH3-SCR Reaction over Fe- and Cu-loaded Beta Zeolites.
Journal of the Japan Petroleum Institute, 55:57—66.

Thiemann, M., Scheibler, E. und Wiegand, K. W. (2001). Nitric Acid, Nitrous
Acid and Nitrougen Oxides. Ullmann’s Encyclopedia of Industrial Chemistry,
pages 177-225.

ThyssenKrupp Industrial Solutions AG (2013). EnviNOx® - Setting Emission
Standard for Nitric Acid Plants. ThyssenKrupp Uhde Brochures, abgerufen
am 28.07.2013.

TiBler, A., Turek, T., Koegel, M., Schwieger, W., Rauscher, M., Ménnig, R.
und Kisnaduth, K. (1999). Process to prepare a catalyst for exhaust gas
purification. Patentnummer: DE19820515.

Uwe, L. und Lambrecht, U. (2008). Weiterhin hohe NO»- Belastung: Ursachen
und Minderungsmafinahmen. 11. Technischer Kongress des VDA 2008.

VDI (2006). VDI-Wirmeatlas. Verein Deutscher Ingenieure. Berlin Heidelberg;:
Springer-Verlag.

Voskoboinikov, T. V., Chen, H. Y. und Sachtler, W. M. H. (1998). On the
nature of active sites in Fe/ZSM-5 catalysts for NO, abatement. Applied
Catalysis B: Environmental, 19:279-287.

Wang, T. J., Baek, S. W., Kwon, H. J., Kim, Y. J., Nam, I.-S., Cha, M.-S. und
Yeo, G. K. (2011). Kinetic Parameter Estimation of a Commercial Fe-Zeolite
SCR. Industrial & Engineering Chemistry Research, 50:2850-2864.

Wester (2004).  http://www.wester-mineralien.de/Start_deutsch/ Produk-
te/SiC/sic.html, abgerufen am 03.03.2011.

Wiesenberger, H. (2001). State-of-the-Art for the Production of Nitric Acid
with Regard to IPPC Directive. Austrian UBA, M-150.

Willey, R. J., Eldridge, J. W. und Kittrell, J. R. (1985). Mechanistic Model of
the Selective Catalytic Reduction of Nitric Oxide with Ammonia. Industrial

& Engineering Chemistry Research and Development.



x1 Literaturverzeichnis

Wulkow, M. (2005). Handbook Presto-Kinetics. Computing in Technology (CiT)
GmbH, Rastede.

Wupperverband (2013). http://www.wupperverband.de/internet/web.nsf/id/
pa_startseite.html abgerufen am 05.03.2013.

Zhdanov, V. P. (2011). A kinetic model of standard selective catalytic reduction
of NO by NHs on single sites. Reaction Kinetics, Mechanisms and Catalysis,
103:11-18.



